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Условные обозначения

Armoд — модифицированный критерий Архимеда

Во — критерий Боденштейна (критерий Пекле для продольно­
го перемешивания)

Ca — концентрация активных центров

Ci — концентрация реагентов с временем пребывания ti в реак­
торе

Cmo, Cm, Ck — концентрации мономера начальная, на выходе из 
реактора и концентрация катализатора, соответственно

Cp — теплоемкость реакционной смеси

Dτ — коэффициент турбулентной диффузии 

d — диаметр частиц дисперсной фазы

d1, d2 — диаметр центрального (соосного) и бокового патрубков 
в трубчатом аппарате с радиальным вводом потоков

d32 — объемно-поверхностный диаметр капель (пузырей) дис­
персной фазы

dД = 2RД, dκ = 2Rk — диаметр широкой части (диффузор) и узкой 
части (конфузор) трубчатого турбулентного реактора диффу- 
зор-конфузорной конструкции

dκp — критический размер частиц дисперсной фазы (жидкость, 
газ), подвергающихся деформации в турбулентном потоке
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E — коэффициент продольного перемешивания

Ep, Er — энергия активации реакции роста и гибели цепи

F — поверхность теплообмена

f— функция угла раскрытия диффузора

fk, fe — функции геометрических параметров реактора {djdκ, LJdJ 

Gp, Gx — массовый расход реакционной смеси и хладоагента 

К — удельная кинетическая энергия турбулентности

Kt — коэффициент теплопередачи через стенку

кд — коэффициент полидисперсности двухфазных реакцион­
ных систем

kИ, kp, kM, kr — константа скорости реакций инициирования, ро­
ста, передачи на мономер и гибели цепи при протекании поли- 
меризационного процесса

kэф = kpCi — эффективная константа реакции полимеризации

L — длина аппарата

Lоxл — длина зоны охлаждения (длина реактора в условиях 
внешнего теплосъема)

Lc — длина диффузор-конфузорной секции трубчатого аппарата 

Lcm — длина реактора, необходимая для гомогенизации реакци­
онной смеси до требуемого уровня

Lx — протяженность зоны химической реакции

MM — молекулярная масса

MMP — молекулярно-массовое распределение

N — число труб в кожухотрубчатом турбулентном реакторе

No6 — скорость вращения механической мешалки

Nc — число диффузор-конфузорных секций в турбулентном ап­
парате
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Nu — критерий Нуссельта

Pn, Pw, Pz — среднечисленная, среднемассовая и z-средняя сте­
пени полимеризации, соответственно

PW∕Pn — коэффициент полидисперсности

рк — гидравлическое давление на выходе из реактора

рн — гидравлическое давление на входе в аппарат

∆p = (рн - рк) — перепад гидравлического давления на концах 
трубчатого аппарата

Pr — критерий Прандтля

Q — количество теплоты, переносимое через теплообменную 
поверхность

q — тепловой эффект реакции

∆qАД — количество теплоты, выделяющееся при протекании ре­
акции в адиабатических условиях

г — радиус частиц дисперсной фазы

R — радиус реактора

-Rκp — критический радиус реактора, определяющий переход от 
факельного и промежуточного режимов к режиму квазииде- 
ального вытеснения в турбулентных потоках

Re — критерий Рейнольдса

Reκp — значение критерия Рейнольдса, выше которого наблю­
дается автомодельная область течения реакционной смеси по 
отношению к вязкости

TАД = T0 + ATАД — температура реакционной смеси в адиабатиче­
ских условиях

ATАД — адиабатический подъем температуры в зоне реакции

Ткип — температура кипения

Tp — температура в реакторе
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T0 — начальная температура исходной реакционной смеси

Tx — температура хладоагента

V — линейная скорость движения реакционной сети

V1 , V2 — линейные скорости ввода центрального и бокового по­
токов в трубчатый турбулентный аппарат

Vk — линейная скорость движения реакционной смеси в узком 
сечении реактора (конфузоре)

Vp — объем реактора

IV — объемная скорость движения реакционной смеси

IVi, ιv2 — объемная скорость движения центрального и радиаль­
ного потоков

We — критерий Вебера

wτ, шж — объемная скорость движения газовой и жидкой фаз

wκ, wb — объемная скорость движения жидкости в кольцевом 
и внутреннем каналах теплообменного аппарата типа «труба 
в трубе»

z — протяженность зоны смешения от места ввода дисперсной 
фазы (жидкость, газ) до начала расслаивания двухфазного по­
тока (область формирования однородного потока с равномер­
ным распределением частиц дисперсной фазы по сечению ап­
парата)

а — коэффициент теплоотдачи

ai, Pi9 μi — объемная доля, плотность и вязкость z-ой фазы, соот­
ветственно

∆α2 — максимальная разность объемных долей дисперсной 
фазы на оси аппарата и на периферии

α2cp — среднее значение объемной доли дисперсной фазы в ре­
акционном потоке

β — выход продукта
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Хм, χs — теплоты испарения мономера и растворителя

ε — скорость диссипации удельной кинетической энергии тур­
булентности

у — угол раскрытия диффузора

[η] — характеристическая вязкость раствора полимера

λ — коэффициент теплопроводности стенки

Ar — коэффициент температуропроводности 

μ — коэффициент динамической вязкости 

дм — динамический коэффициент молекулярной вязкости 

μτ — динамический коэффициент турбулентной вязкости

V — кинематическая вязкость

vτ — кинематический коэффициент турбулентной вязкости 

Θ — безразмерное время пребывания реагентов в реакторе 

р — плотность реакционной смеси

о — поверхностное натяжение

тМезо — характерное время мезосмешения

тМикро — характерное время микросмешения 

τ∏p — время пребывания реагентов в реакторе 

тсм — время смешения реагентов

Ттурб — характерное время турбулентного смешения 

τx — время химической реакции





Введение

Среди приоритетных направлений развития современной 
химии и химической технологии важная роль принадле­
жит интенсификации химических процессов, снижению их ме­

таллоемкости, энерго- и ресурсосбережению, созданию научно 
обоснованных, экономичных, компактных технологий высо­
кой экологической безопасности и их аппаратурного оформле­
ния. Изучение процессов и аппаратов в масштабах и условиях 
промышленного производства для решения указанных задач 
является, как правило, сложным и длительным. Поэтому боль­
шое значение имеет моделирование — изучение закономерно­
стей процессов и работы аппаратов на моделях при условиях, 
допускающих применение получаемых результатов на все про­
цессы и аппараты, подобные изученным, независимо от мас­
штабов производства.

В химии и химической технологии существует значитель­
ное многообразие процессов, в результате протекания которых 
исходные реагенты претерпевают глубокие превращения, со­
провождающиеся изменением молекулярной структуры, ком­
понентного состава и агрегатного состояния. Большинство 
химико-технологических процессов обычно сопровождаются 
физическими изменениями, в частности, перемещение жидко­
стей, их смешение, нагревание и охлаждение, диспергирование 
и пр. В целом можно отметить, что технология производства 
всего разнообразия химических продуктов, как правило, вклю­
чает однотипные физические процессы и типичные химиче­
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ские превращения, характеризующиеся общими закономер­
ностями и реализуемые в аналогичных по принципу действия 
аппаратах. Согласно классификации аппаратов химической 
технологии различают две предельные модели реакционных 
устройств: идеального вытеснения и идеального смешения. 
Непрерывно действующие реакторы в реальных условиях 
представляют собой аппараты промежуточного типа с тем или 
иным приближением к аппаратам смешения или вытеснения. 
Время пребывания частиц, как правило, распределяется более 
равномерно, чем в аппаратах идеального вытеснения, но никог­
да не выравнивается, как в аппаратах идеального смешения [1].

К настоящему времени кинетические и гидродинамические 
методы анализа и расчета промышленных реакторов развиты 
в достаточной степени [2-6]. Широко используются методы 
компьютерного расчета и моделирования, при этом формально 
можно считать, что, зная кинетические и гидродинамические 
параметры процессов и принципиальные особенности работы 
реакторов, без особого труда можно рассчитать все характери­
стики процесса, предсказать эффективность работы аппара­
тов и потребительские свойства химической продукции. Этот 
принцип достаточно хорошо описывает химические превраще­
ния, протекающие с низкими или средними скоростями, когда 
в аппаратах без труда возможно создавать однородные поля 
по концентрации реагентов и изотермические условия. В этом 
случае легко рассчитывать и воспроизводить в реальных усло­
виях все характеристики химического процесса и управлять им.

Иная картина имеет место при проведении быстрых про­
цессов, протекающих с высокими скоростями — характерное 
время химической реакции составляет порядка о,OOi-0,1 с и 
значительно меньше времени, необходимого для гомогени­
зации реакционной смеси на макро- и микроуровнях [7-16]. 
В этом случае химический процесс протекает в диффузионной 
области, лимитируемой скоростью подвода реагентов в зону 
реакции, что требует специфического подхода к аппаратурно­
му оформлению технологической схемы в каждом конкретном 
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случае. Значительные сложности возникают с отводом боль­
шого количества тепла реакции, выделяющегося при проведе­
нии экзотермических реакций. Такие процессы в современных 
производствах, где обычно используют стандартные объемные 
реакторы смешения, плохо управляемы, протекают в услови­
ях, далеких от изотермических, и характеризуются неоправ­
данно высоким временем пребывания реагентов в зоне реак­
ции, заметным снижением общего выхода конечного продукта, 
повышенным содержанием побочных веществ, ухудшенным 
теплосъемом и пр., а при полимеризации — нежелательным 
изменением в молекулярной структуре полимеров с ухуд­
шением эксплуатационных качеств продуктов на их основе. 
Неконтролируемый температурный режим реакции с мгно­
венным выделением общего количества теплоты реакции 
в локальной области, имеющей существенно малые размеры, 
может приводить и к непредсказуемым явлениям, в частности, 
к мощным гидро- и пневмоударам, выбросам, тепловым взры­
вам и т. д.

По этой причине выбранные и используемые в промыш­
ленности для проведения быстрых процессов в жидкой фазе 
объемные реакторы непрерывного действия объемом 2 ÷ 30 м3 
с интенсивным перемешиванием и развитой системой тепло- 
съема нельзя признать удачным и оптимальным решением 
указанных проблем. Значительное превышение габаритов 
реактора по сравнению с размерами зоны реакции определя­
ет многократное завышение времени пребывания реагентов 
в аппарате по сравнению с периодом протекания химического 
процесса до требуемой конверсии исходных реагентов. В этом 
случае создаются предпосылки для протекания побочных ре­
акций, что снижает селективность по отношению к основному 
процессу.

Использование реакторов идеального вытеснения непре­
рывного действия для этих же целей также малоэффективно, 
ибо, как правило, даже в относительно медленных химических 
реакциях реализовать изотермический режим в реакторах это­
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го типа невозможно. Реакторы вытеснения обычно работают 
в адиабатическом или промежуточном, но далеком от изотер­
мического (в том числе и с внешним теплоотводом), режимах. 
Можно констатировать, что практически все реакторы, исполь­
зуемые в промышленности при технологическом оформлении 
быстрых химических процессов, по существу спроектирова­
ны не оптимально и, как следствие, неэффективны в рабо­
те. Качество получаемых продуктов далеко от оптимального, 
а процессы в целом являются как в инженерном плане, так 
социально и экономически, не совершенны (снижение выхода 
конечного продукта, ухудшение его качества, повышенное со­
держание не утилизируемых отходов, неоправданно большие 
расходы сырья, электроэнергии и пр.).

При реализации быстрых химических процессов в реаль­
ных производственных условиях всегда необходимо учитывать, 
что истинный механизм протекающих реакций осложнен диф­
фузией, массопередачей, теплопередачей. Скорость быстрых 
химических процессов регламентируется скоростью подвода 
реагентов к зоне реакции, т. е. смешением реагирующих ве­
ществ, а это предопределяет зависимость параметров реакции 
и качества синтезируемых продуктов от массы образца, уровня 
турбулентности в зоне реакции и многих других «нехимиче­
ских» факторов. Специфика протекания быстрых химических 
процессов требует макрокинетического подхода к решению 
проблемы их аппаратурного оформления.

Характерными примерами быстрых химических реакций, 
реализованных в промышленности, являются электрофильная 
полимеризация изобутилена [7], его сополимеризация с изо­
преном [ю], хлорирование олефинов [17] и бутилкаучука [18], 
гидрохлорирование этилена [17], сульфатирование олефи­
нов [19], нейтрализация кислых и щелочных сред [20], алки­
лирование изобутана (получение бензинов) [21-23] и многие 
др. Указанные примеры быстропротекающих жидкофазных 
реакций и достаточно широкий круг подобных процессов ха­
рактеризуются тем, что при организации производств соответ­
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ствующих продуктов к их расчету и моделированию реализо­
ван подход с формальных позиций на базе материального и 
теплового балансов, признавая априори, что при протекании 
быстрых химических, в частности, экзотермических, реакций 
без труда можно создавать изотермический режим, понимать 
процесс и управлять им.

Первые работы в области изучения макрокинетических 
особенностей протекания быстрых химических реакций пока­
зали [7, 11, 24-26], что чрезвычайно высокие скорости процес­
сов ставят кроме традиционных задач гарантированного съе­
ма тепла, интенсификации и управления также многие другие 
более сложные задачи. Например, при полимеризации изобу­
тилена для получения полимеров с узким, в том числе и наи­
более вероятным, MMP (Mu,∕Mπ = 2), с возможностью регули­
рования молекулярных характеристик полимерных продуктов, 
образующихся в ходе процесса, и пр. необходимо обеспечить 
проведение реакции в изотермическом режиме. Обычно это 
достигается за счет интенсивного отвода выделяющегося в эк­
зотермическом процессе тепла в купе с идеальным перемеши­
ванием реакционной смеси, что обеспечивает формирование 
достаточно равномерного температурного поля в зоне реакции. 
Однако высокая экзотермичность реакции и низкая теплопро­
водность углеводородной смеси при интенсивном протекании 
стадии роста макроцепей в реальных условиях часто приводят 
к локальному перегреву реакционной массы в зоне реакции и 
появлению неоднородного пространственно-временного рас­
пределения температуры, конверсии мономера, концентрации 
активных центров и мономера.

Выявленные на примере модельной быстрой химической 
реакции — жидкофазной электрофильной (катионной) поли­
меризации изобутилена — и изложенные ниже новые методи­
ческие, экспериментальные подходы и полученные оригиналь­
ные результаты имеют общее значение и применимы к другим 
быстрым жидкофазным процессам. Они оказались плодотвор­
ными и для многих других, не обязательно полимеризацион- 
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ных, химических процессов, особенно, где большое значение 
играет массообмен (экстракция, смешение, диспергирова­
ние и пр.) [27-32].

Необходимость реализации новых условий для проведе­
ния процессов тепло- и массообмена непосредственно в зоне 
реакции при протекании быстрых химических процессов при­
вело к созданию не имеющих аналогов трубчатых реакторов, 
ключевым параметром эффективности работы которых явля­
ется гидродинамический режим течения реакционной сме­
си [33-35]. Аппараты отличаются высокой удельной произво­
дительностью и позволяют реализовать в зоне реакции режим 
квазиидеального вытеснения, обеспечивающем соизмеримый 
во времени с химической реакцией тепло- и массоперенос.

В соответствии с вышеизложенным в монографии первая 
глава посвящена фундаментальным основам протекания бы­
стрых химических процессов, преимущественно на примере 
быстрой полимеризации изобутилена как модельной реакции. 
Представленные знания позволяют работникам различных 
отраслей промышленности использовать их при разработке 
новых и совершенствовании существующих производств, в ко­
торых протекают как быстрые химические, так и многие тепло­
массообменные процессы.

Во второй главе представлены новые знания в области 
фундаментальных основ протекания тепло- и массообменных 
процессов, посвященные, в частности, особенностям смешения, 
гидродинамике многокомпонентных и расслоенных жидко­
фазных систем, интенсификации конвективного теплообмена, 
гидродинамической структуре движения реагентов. Показана 
основополагающая роль уровня турбулентности при протека­
нии этих процессов. Полученные знания явились основой соз­
дания малогабаритных высокопроизводительных трубчатых 
турбулентных аппаратов струйного типа четырех модифика­
ций: цилиндрической, кожухотрубчатой, зонной и диффу- 
зор-конфузорной конструкций.
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В третьей и четвертой главах изложены новые зако­
номерности управления протеканием быстрых химических 
процессов и качеством получаемых продуктов при синтезе по­
лимеров и низкомолекулярных продуктов, соответственно, за 
счет целенаправленного изменения гидродинамического ре­
жима движения реакционной смеси. Показано, что увеличение 
турбулентности в зоне смешения реагентов является ключом к 
проведению процессов в оптимальных условиях и получению 
качественных продуктов.

Пятая глава посвящена новым решениям в области ап­
паратурного оформления технологических процессов при про­
ведении быстрых реакций, основополагающим для которых 
является использование малогабаритных высокопроизводи­
тельных трубчатых аппаратов вытеснения, но работающих в 
высокотурбулентных потоках. Процессы отличаются высокой 
производительностью, заметной экономией материальных, 
энергетических и людских ресурсов, экологической безопасно­
стью. Приводятся примеры использования новых технологий 
на базе трубчатых турбулентных аппаратов в различных про­
изводствах, связанных с реализацией быстрых химических и 
массообменных физических процессов в различных отраслях 
промышленности. Базируясь на обзоре научных исследований 
в области химии и химической технологии быстрых процессов, 
выполненных до 1996 года и изложенных в [7], в настоящей 
работе рассматриваются приемущественно разработки послед­
них десяти лет.

Авторы выражают надежду, что предлагаемая монография 
будет полезным руководством для исследователей и технологов, 
специализирующихся в области синтеза и теоретических основ 
химической технологии и способствовать расширению интере­
са к проблеме аппаратурного оформления различных быстрых 
химических и массообменных технологических процессов. Она 
будет также полезна аспирантам и студентам старших курсов 
высших учебных заведений, обучающихся по специальностям 



аппаратурного оформления технологических процессов, а так­
же высокомолекулярные соединения.

Авторы с искренней благодарностью примут замечания и 
пожелания читателей.



Глава 1

ФУНДАМЕНТАЛЬНЫЕ ОСНОВЫ 
ПРОТЕКАНИЯ БЫСТРЫХ ХИМИЧЕСКИХ 
ПРОЦЕССОВ В ЖИДКОЙ ФАЗЕ

1.1. Проблемы проведения быстрых 
жидкофазных процессов

В химии и химической технологии имеются примеры чрез­
вычайно быстрых процессов, протекающих в жидкой фазе, 
когда скорости химических реакций сравнимы или больше 

скорости смешения реагентов, в частности, к ним относятся 
электрофильная полимеризация изобутилена [8, ю, 36], сти­
рола [37], п-хлорстирола [37, 38] и циклопентадиена [39], ион­
ная полимеризация формальдегида [40], неравновесная поли­
конденсация [41], сополимеризация изобутилена с изопреном 
и стиролом [36], синтез хлорбутилкаучука [42-44], катионная 
полимеризация пентадиена-1,3 (пиперилена) [45], формиро­
вание центров роста макромолекул при (со)полимеризации 
олефинов и диенов в присутствии катализаторов Циглера- 
Натта (в частности, при получении стереорегулярных изопрено­
вых и бутадиеновых каучуков [46], а также этилен-пропилено­
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вых эластомеров [47]), хлорирование, гидрохлорирование [17] 
и сульфатирование олефинов [19], алкилирование алканов и 
ароматических углеводородов алкенами [21-23], хлорирова­
ние ароматических углеводородов [48] и др. [7].

В настоящее время в промышленном производстве в со­
ответствии с принятой в химической технологии классифи­
кации аппаратов непрерывного действия [1, 3, 49] использу­
ют либо разнообразные по конструкции емкостные аппараты 
смешения (объем реактора (υp) 0,6-30 м3 и более), как правило, 
с механическими перемешивающими устройствами, либо ре­
акторы вытеснения, для которых отношение длины аппарата 
к диаметру L∕d > 100. В объемных аппаратах смешения интен­
сивное перемешивание обеспечивает высокую турбулентность 
и, как следствие, усреднение температуры и концентраций ре­
агентов, а также ускорение подвода или отвода тепла из зоны 
реакции. В этом случае теплообменные поверхности могут 
достигать 100 м2 и более при использовании в качестве хладо- 
агента в ряде случаев жидкого аммиака или этилена [7, 50].

Реакторы вытеснения (трубчатые и колонноподобные 
аппараты) отличаются тем, что перемешивание в направле­
нии движения потоков (продольная турбулентность) в них не 
предусматривается, и химические процессы протекают в лами­
нарном режиме движения реагирующей смеси. Комбинация 
указанных предельных моделей реакторов в сочетании с ма­
териальным и тепловым балансами позволяют рассчитывать 
оптимальную конструкцию аппарата для любого химического 
процесса.

Однако указанные типы реакторов и их всевозможные мо­
дификации оказываются мало эффективными при проведении 
быстрых жидкофазных химических процессов, когда продол­
жительность реакции значительно меньше времени, необходи­
мого для перемешивания исходных реагентов. В этом случае 
в объемных аппаратах смешения невозможно обеспечить не­
обходимый тепло- и массоперенос во времени, соизмеримом 
с временем химической реакции. Введение реагентов резко
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(до ιoo-6oo°C) повышает температуру в зоне реакции, уже че­
рез несколько сантиметров, а то и долей мм от места их ввода. 
Формируются значительные градиенты по температуре и кон­
центрации реагентов, наличие которых делает бессмысленным 
предположение о режиме идеального смешения или вытесне­
ния, а также изотермичности протекающего процесса.

Среди быстрых жидкофазных химических реакций наи­
большее внимание для теоретического рассмотрения зако­
номерностей процесса в целом в силу общей теоретической 
ясности и практической значимости привлекает катионная 
(электрофильная) полимеризация изобутилена. Этот процесс 
можно рассматривать как классическую модель быстрой хими­
ческой реакции, протекающей в жидкой фазе [ю, 51].

В промышленности олиго- и полиизобутилены с молеку­
лярной массой 112-50 ооо и выше получают при катионной 
полимеризации изобутилена в присутствии AlCl3 (BF3 и его 
комплексы и др.) в среде углеводородов (бутаны и др.) или 
хлорированных углеводородов (хлористый этил, метил и др.) 
в интервале температур i73-353 К в реакторах смешения объ­
емом 1,5 ÷ 30 м3 [10]. Для обеспечения теплосъема и требуемой 
производительности процесса, согласно тепловым и матери­
альным балансам, реакторы оснащены развитой внутренней и 
внешней теплообменной поверхностью (130 м2 и выше) с жид­
ким этиленом или аммиаком в качестве хладоагента, интен­
сивными перемешивающими устройствами, обеспечивающи­
ми линейные скорости движения реакционной массы порядка 
1 ÷ 10 м/с. Величина реакционного объема и производитель­
ность реактора обеспечивают среднее время пребывания реа­
гентов ~ (ι,8 ÷ 3,6)103 с [7].

Анализ кинетических параметров показал, что константы 
скорости реакций инициирования и роста цепи (kw kp) состав­
ляют не ниже ιo5÷ιo6 л/моль-с [12, 26, 51-56], что при реаль­
ных начальных концентрациях катализатора и мономера опре­
деляет характерное время химической реакции τx ~ 101 ÷ 1cr3 с. 
Это означает, что полимеризация изобутилена протекает прак­
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тически полностью в местах ввода реагентов в аппарат (на рас­
стоянии менее ι ÷ ю см от места ввода катализатора) и процесс 
лимитируется смешением реагентов, т. е. процесс протекает 
в диффузионной области. Накопление в реагирующей систе­
ме тепла при высокой турбулентности движения реакционной 
смеси (работающей механической мешалки) приводит к коле­
бательному изменению температуры в зоне реакции во време­
ни [12]. В топохимическом аспекте быстрая реакция полимери­
зации протекает в виде «факела» с характерными градиентами 
температуры и концентраций реагентов по координатам зоны 
реакции [12,57].

Формирующийся фронт реакции по виду аналогичен на­
блюдаемому при реакции горения в газовой фазе [58,59]. В этом 
случае основной объем реактора не задействован в химическом 
процессе, и является своего рода балластом, увеличивающим 
время пребывания реагентов в зоне реакции. Это способству­
ет образованию побочных продуктов, получаемых при проте­
кании более медленных реакций. Кроме того, зона реакции не 
достигает теплообменных стенок реактора и использование 
внешнего теплосъема малоэффективно [7, 9, 44, 50, 6о]. Как 
следствие, термостатирование быстрых полимеризационных 
процессов не только в промышленном производстве, но и в ла­
бораторных условиях представляет значительные сложности. 
Ввиду неизотермичности наблюдаются градиенты MM и MMP 
полимеров в ходе процесса по объему зоны реакции [11, 24].

Важно, что макроскопическим следствием локального 
протекания полимеризации изобутилена является зависи­
мость средних MM и MMP от начальной концентрации реаген­
тов. В то же время MM полимера, согласно кинетической схеме 
полимеризационного процесса [12], полностью определяется 
передачей цепи на мономер и предсказывает в изотермиче­
ском режиме независимость MM и MMP от концентраций ка­
тализатора и мономера [7]. Кроме того, как правило, растворы 
катализатора и мономера вводятся в реактор неравномерно и 
ввиду больших скоростей реакции полимеризации не успевают 
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хорошо перемешаться с реакционной массой. Эта особенность 
способствует дополнительной нестабильности работы реакто­
ра, уширению MMP и снижению MM конечного продукта.

Дальнейшее развитие работ [53, 61-65] показало, что ука­
занные закономерности протекания быстрой полимеризации 
распространяются на любые быстропротекающие процессы, 
в том числе и на синтез низкомолекулярных продуктов.

При традиционном подходе к оформлению быстрых хими­
ческих реакций как при синтезе полимеров, так и при получе­
нии низкомолекулярных продуктов процессы неуправляемы, 
а качество получаемых продуктов далеко от оптимального. Это 
послужило толчком к поиску путей оптимизации условий про­
ведения быстрых химических реакций.

Логичным представляется вывод о необходимости изучать 
и проводить быстрые химические процессы в условиях струи 
в трубчатом реакционном устройстве с идеальным перемеши­
ванием, что обеспечивается движением реагирующего пото­
ка в высокотурбулентном режиме [58, 6о]. Это целесообразно 
с нескольких точек зрения. Во-первых, проведение быстрых ре­
акций в струе представляет наиболее удобный способ их экспе­
риментального изучения. Во-вторых, при осуществлении таких 
реакций в классических объемных аппаратах смешения чрез­
вычайно сложно обеспечить эффективный тепло- и массопе- 
ренос за время, соизмеримое с временем химической реакции, 
ввиду больших объемов реагирующей смеси. В-третьих, в усло­
виях турбулентности движущихся струй быстрые химические 
процессы можно проводить с максимальной интенсивностью 
за минимальное время и в минимальном объеме, что удовлет­
воряет критерию эффективного использования химического 
оборудования. В-четвертых, изучение реакций в стационарной 
струе с турбулентным перемешиванием принципиально проще 
и эффективнее, чем при однократном протекании в условиях 
замкнутого объема. Наконец, при осуществлении быстрых ре­
акций в струе можно варьировать характерное время смешения 
tcm = R2/Dτ (R — радиус струи, соответствующий радиусу реакто­
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ра) за счет изменения геометрии течения реагентов и их гидро­
динамического режима. В этом случае реальна возможность 
приближения времени смешения потоков к характерному вре­
мени химической реакции.

При оптимизации условий протекания быстрых химиче­
ских реакций в первую очередь необходимо решить по край­
ней мере три проблемы [13, 66]: а) быстрое смешение двух и 
более реагентов, в особенности отличающихся плотностью и 
вязкостью (в идеальном случае должно выполняться условие, 
когда время смешения реагентов меньше или равно времени, 
необходимого для завершения химического процесса tcm ≤ τx); 
б) время пребывания реагентов в зоне реакции (τ∏p = υp∕ιυ, где 
w — объемная скорость движения реакционной смеси) не долж­
но быть значительно больше времени химической реакции из- 
за наличия более медленных побочных реакций (в идеальном 
случае должно выполняться условие τπp≈τx); в) съем большого 
количества тепла, выделяющегося в существенно малом объ­
еме зоны реакции или реализация условий, когда очень бы­
стрый подъем температуры в этой зоне не оказывает влияния 
на ход химической реакции и качество получаемых продуктов 
(молекулярные характеристики при синтезе полимеров).

Поскольку быстрые жидкофазные химические реакции, 
характеризуются диффузионной областью, то для выявления 
закономерностей и специфики их протекания необходимо 
использовать макрокинетический подход, описывающий хи­
мические реакции с учетом массо- и теплопереноса [67, 68]. 
C использованием этого подхода в качестве инструмента мо­
делирования быстрых полимеризационных процессов на при­
мере катионной полимеризации изобутилена [11,12, 24, 26, 52, 
53? 69] выявлены закономерности протекания подобного рода 
процессов. В частности, многие проблемы при протекании 
быстрых химических реакций оказалось возможным решить 
путем создания в зоне реакции достаточно высокой турбу­
лентности за счет использования малогабаритных трубчатых 
турбулентных аппаратов.
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1.2. Расчет и моделирование быстрых 
химических процессов

При моделировании быстрых химических реакций, проте­
кающих в диффузионной области, оценку кинетических 
закономерностей процесса необходимо проводить при исполь­

зовании уравнений химической кинетики, теплопередачи, 
диффузии и конвекции.

Применительно к получению полиизобутилена при мате­
матическом моделировании использована кинетическая схема 
полимеризации, основным процессом ограничения роста ма­
кроцепей в которой является передача цепи на мономер:

^и *
Kat +M--------*A-l>

* kP *
A +M------- >А ,1 2’

* kP * f ч
A +M-------- >А , (1.1)

п-1 и

* *
A +M----→A +∏,п 1 ’

где Kat, М, А*,  П — катализатор, мономер, растущая цепь (ак­
тивный центр) и неактивная в полимеризационном процессе 
макромолекула, соответственно; ки, кмикт — константы скоро­
стей реакций инициирования, передачи цепи на мономер и ги­
бели цепи, соответственно.
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Скорость инициирования полимеризации изобутилена до­
статочно велика (ки » kp), поэтому при кинетическом рассмо­
трении стадия инициирования процесса считается мгновенной. 
В этом случае концентрацию активных центров ∑Aζ можно 
отождествлять с концентрацией катализатора.

Среднечисленная степень полимеризации Pn в соответ­
ствии с представленной кинетической схемой зависит от кон­
центрации мономера (M):

(1.2)

Поскольку основной реакцией, определяющей величину 
MM и MMP при полимеризации изобутилена в широкой об­
ласти температур, является передача цепи на мономер, то Pn 
полимера, образующегося в каждом достаточно малом элемен­
те пространства реакционного объема, определяется только 
температурой и не зависит от концентрации катализатора и 
мономера:

(1-3)

где P = —= ∕(T) ≠<p([A*],[M])  — численная функция рас-
" К

пределения по степеням полимеризации.
Как следствие, изменения MM и MMP полимерного про­

дукта отражают температурное поле в зоне протекания поли- 
меризационного процесса.

В соответствии с кинетической схемой полимеризации изо­
бутилена, дифференциальные уравнения, описывающие изме-
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нение концентрации мономера, активных центров и распреде­
ление температуры в реакционном объеме имеют вид [11]:

9[M¾x,r) Э2[М] Д,. Э[М] Э2[М] Э[М]
∂t τ Эг2 г ∂r τ Эх2 Эх

Э[А*](х,г) _ Э2[А'] Pt Э[А’] Э2[А*]  Э[А*]
∂t τ Эг2 г Эг τ Эх2 Эх

ЭТ(х,г) = Э2Т Λl3T „ Э2Т „„ЭМ
^p ∂t ∂r2 + г dr ' '~r Эх2 ''~p дх

-kp°[M][A*]exp  -⅞ L 
JvJ

-fcr°[M][A*]exp  -⅛ L

. ∂2T „ _ ЭМ 70--a. E 
÷Λr--VpC--⅛MA≡φ

(1-4)

с граничными условиями

∏-⅛^)=η>

[M](-⅛,r) = < [M0]

при о < г < R

при R > г > г0

при г < T0о

[A*](-⅛,r)  = о
[А*]

при R > г > г0 

при Г < T0

Э[М](х,г ) ∂[A*](x,r o) ЭТ(х,г) 
-----------— =----------- — =--------— = О (1.5)Эг Эг Эг

при -dL < х < о

3[M](x,R) _ 3[A*](x,R)   Э[А*](х,о)  _ Э[М](х,о) _ ЭТ(х,о) _
Эг Эг Эг Эг Эг 

при -dL < х < L

⅛^ = α{∏x,Λ)-Γ1}, 
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где Dτ — коэффициент турбулентной диффузии, λτ — коэффи­
циент теплопроводности; а — коэффициент теплоотдачи, опре­
деляемый как α = Nu/d (Nu — критерий Нуссельта, d — диаметр 
реактора), dL — длина реакционной зоны возврата активных 
центров (варьировалась до достижения независимости реше­
ния от величины db), Ep, Er — энергия активации реакции роста 
и гибели активных центров.

Вклад влияния продольной диффузии мономера, актив­
ных центров и температуры в формирование температурных и 
концентрационных полей в зоне реакции учитывался включе­
нием следующих слагаемых:

∂2[M]. n Э2[А*]  . ∂2T
(1.6)

Систему дифференциальных уравнений решали с исполь­
зованием неявной разностной схемы в стационарном режиме 
при условии

∂[M](x,r,t) = ∂[A*](x,r,t)  = ∂T(x,r,t) 

at at at
(1.7)

Следует отметить, что использование допущения о посто­
янстве коэффициента турбулентной диффузии Z>τ (диффузион­
ная модель) по длине потока в общем случае не совсем коррек­
тно. Однако, как показали расчеты [7] по более точной модели 
Навье-Стокса (гидродинамическая модель), приведенные да­
лее, полученные результаты по диффузионной модели каче­
ственно правильно описывают основные макрокинетические 
закономерности быстрых жидкофазных процессов.

Кроме расчета полей концентраций мономера, активных 
центров и скоростей процесса по объему зоны реакции, про­
водилась [7] оценка молекулярно-массового распределения 
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и средних молекулярных масс синтезируемых полимерных 
продуктов.

Массовую функцию распределения pw(f) по степеням поли­
меризации на выходе из реактора длиной L и моменты функ­
ции распределения J0-J3 вычисляли по формулам

∫⅛eχP
-dr о j- п

fcp[A ][M]exp —— 2πrdxdr, 
RT

где
к к°

P =~τ~ = - ехрπ L. /.о ιr

“ o ( β RL
∫⅛y⅛,∙ = ∫ ∫ ⅛0[A,][M]exp
о J о -dr RT

2πτdrdx =

= ∫ ∫ ⅛A∙][M]exp 
o-dr j^n

—— 27Γrdrdx, 
RT

о -di
—— 2πrdrdx 
RT

∞ RL
j2=∖jpw(j)dj = ∖ ∫ 2PιF[A*][M]exp  

о о -d,
—— 2πrdrdx = 
RT

О -I

[A ][M]exp
RT

4πrdrdx, (1.8)

∞ RL
∙L=∖jiP.W! = ∫ ∫ 6¾0[A∙][M]exp 

о о -dτ
—— 2πrdrdx = 
RT

I 6^r[A*][M]exp  
°-⅛ (fcu0)

р м

RT
2πrdrdx,

R L

о

R L

R L

2
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2>

где Pn, Pw, Pz — среднечисленная, среднемассовая и z-средняя 
степени полимеризации продукта на выходе из реактора.

Численные значения Ep, Et для быстрых процессов катион­
ной полимеризации изобутилена невелики [70], поэтому про­
водились расчеты без учета температурных зависимостей kp, кт. 
От температуры также практически не зависит скорость диф­
фузионных процессов, что позволяет фиксировать значения 
коэффициента турбулентной диффузии Dτ.

В связи с тем, что взаимосвязь процессов турбулентного 
смешения и химического превращения сложна и неоднознач­
на, обычно моделирование этих процессов проводят совместно, 
что, в частности, показано выше на примере создания диффу­
зионной модели. Однако представляется также интересным 
рассмотреть эти процессы раздельно, чтобы оценить вклад 
каждого из них на закономерности протекания быстрых жид­
кофазных химических реакций в реальных условиях.

При моделировании быстрой полимеризации изобутилена 
рассмотрена [7] математическая модель, позволяющая учесть 
влияние гидродинамических условий течения реакционной 
смеси на процессы смешения и химических превращений.

В ее основе использовано положение о том, что сред­
ние (т. е. усредненные по ансамблю реализаций) характери­
стики процесса течения многокомпонентной системы могут 
описываться уравнениями механики сплошной среды и удов­
летворять законам сохранения.

Величинами, характеризующими состояния любого из N 
компонентов системы и всю среду в целом в каждый момент 
времени t в каждой точке пространства реакционного объема,

N(к) 1 X~, (k}являются: Pn — плотность компонента к; P= 2.Pn ~ плот-
N к=1

ность смеси; pV. = ∑ pwVιw — импульс (количество движения)
Jt=I

смеси; T — температура; P — давление.
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Тогда в динамических переменных (скорость-давление) 
для стационарного турбулентного течения имеем

(pVi∖ = oπ pVVi j = τii j, (1.9)

где (pVj) означает дифференцирование по всему реакционно- 

му объему, повторяющие индексы i,j подразумевают суммиро­
вание, a τ.. . = -Pσi j + μ(V.. + Vj.) — тензор внутренних напряже­
ний, где μ — динамическая вязкость среды. Хорошо известно, 
что вязкость — функция температуры и состава смеси, однако 
вид этой зависимости слабо влияет на характер турбулентного 
течения (автомодельный режим по отношению к вязкости).

Усредняя уравнения (1.9), получим

И),=0

pv .V. .=-P.δ. .+μ(v. .+V .}-pV.Vl.,
r J 1,J J ι,J г,J j,ι I κ I Jf (1.10)

где pV.Vj — напряжение Рейнольдса.
Здесь и далее использовано предположение, что среднее 

значение пульсаций любой величины равно нулю, а также от­
сутствует изменение плотности жидкой среды (несжимаемый 
поток).

Для замыкания системы уравнений (ι.ιo) необходимо вы­
разить напряжение Рейнольдса через характеристики осред- 
ненного течения или получить для него определяющее уравне­
ние. В данном случае использована К-е-модель турбулентности. 
При этом 

(1.Ц)

где μτ — динамический коэффициент турбулентной вязкости, 
который может быть выражен через энергию турбулентных 
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пульсаций К и удельную скорость ее диссипации ε. Для этих ве­
личин в свою очередь строятся соответствующие феноменоло­
гические определяющие уравнения [59, 71].

В случае осесимметрического течения удобно перейти от 
динамических переменных «скорость-давление» к перемен­
ным «ток-вихрь», определяемых: 

(1.12)

где Ψ — функция тока, ω — напряжение вихря. Решив систе­
му уравнений (1.12) относительно Ψ и ω, можно определелить 
распределения скоростей и давлений по объему реакционной 
смеси.

Все основные уравнения, характеризующиеся динамику 
осесимметрического химически реагирующего турбулентного 
течения могут быть однозначно определены в виде

(1.13)

где значения коэффициентов αφ, b<p, Cφ и источникового члена 
dφ приведены в работах [59, 71], φ =√(Ψ, ω∕r, V0, г, q, ε, д, h, Уа), 
Ψ — функция тока, ω — напряженность вихря, V0 — танген­
циальная составляющая скорости, q — турбулентная энер­
гия, ε — удельная скорость диссипации турбулентной энер­
гии, д — среднеквадратичные пульсации скалярной величины 
(температуры, концентраций), h — энтальпия торможения и 
Ya — массовая концентрация компонента а.

Граничные условия, разностная схема, алгоритм и метод 
решения приведены в работах [59, 71].
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Таким образом, гидродинамическая модель позволяет рас­
считать реальные значения коэффициента турбулентной диф­
фузии Dt и учесть влияние способа подачи реагентов. В рамках 
диффузионной модели изменение способа подачи катализато­
ра и мономера можно смоделировать только изменением Dτ.

На рис. 1.1 приведены поля температур, концентраций мо­
номера и катализатора при катионной полимеризации изобу­
тилена, полученные на основе диффузионной модели. Видно, 
что процесс протекает аналогично эксперименту, в основном, 
в местах ввода катализатора в зону реакции при его смешении 
с раствором мономера. Как это характерно для быстрых хими­
ческих процессов, температура и скорость реакции в зоне по­
лимеризации изобутилена оказываются переменными и зави­
сящими от начальных концентраций реагентов, величины Dt и 
коэффициента теплопередачи через стенку Кт. Хотя максимум 
скорости полимеризации изобутилена наблюдается вблизи
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Рис. 1.1. Поля температур, концентраций мономера и катализатора, 
формирующиеся при полимеризации изобутилена: Т, К: 1 — 310; 2 — 313; 
3 — 320; 4 — 330 ([M]0 = 1 моль/л; [AZCZ3]0 = 0,01 моль/л); [M]o, моль/л:
5 — 0,9; 6 - 0,7; 7- 0,5; 8 — 0,2; 9 - 0,15; ю — 0,085; и — 0,016; 12 - 0,008 
(DAZCrZ3J0 = 0,01 моль/л; T0 = 293 К); [AZCZ3]oιo4, моль/л: А — 20; Б — ю; Г — 1 
([M]0 = 1 моль/л; T0 = 293 К) (fcp = 105 л/моль-с; kτ = 1 с-1; Dτ = ι m2∕c; Kt = о)



зоны ввода катализатора, реакция продолжается достаточно 
далеко вдоль оси х, что приводит к изменению выхода и свойств 
полимера (молекулярных характеристик) по мере удаления от 
места ввода катализатора.

Образование полимера в разных точках реакционного объ­
ема (соответственно при различных температурах) приводит 
к снижению MM и уширению MMP по сравнению с наиболее

вероятным pπ(j) =ехр 

ческих условий. Увеличение эффективности внешнего тепло- 
съема за счет роста коэффициента теплопередачи Kt при по­

и характерным для изотерми-

стоянстве остальных параметров процесса вызывает некоторое 
сужение MMP, что соответствует сглаживанию температурного 
скачка в зоне реакции. Однако теплопередача через боковую 
стенку может оказывать заметное влияние лишь в случае не­
больших поперечных размеров реактора и больших значений 
коэффициентов Dτ и λr. Температурное поле в зоне реакции 
определяется скоростью процесса и количеством выделяющего­
ся тепла, а следовательно, концентрациями мономера и катали­
затора. Как следствие, наблюдается несоответствие параметров 
протекания процесса кинетической схеме (1.2), в частности MMP 
заметно уширяется, а молекулярная масса снижается при уве­
личении концентрации мономера (рис. 1.2). Аналогичные за­
кономерности наблюдаются при варьировании концентрации 
катализатора. В этом случае наряду с увеличением выхода поли­
мера имеет место возрастание температуры и появление ее гра­
диентов в зоне реакции, а следовательно, падение средней MM 
и уширение MMP (увеличение Pw∕Pn) образующегося полимера.

Анализ быстрой реакции полимеризации показал, что вы­
явленные при математическом моделировании (диффузионная 
модель) эффекты тождественны наблюдаемым эксперимен­
тально на примере катионной полимеризации изобутилена. 
Важным следствием неизотермичности процесса является ухуд­
шение качества полимера, при этом внешнее термостатирова- 
ние в общем случае не является достаточно эффективным [72].
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Рис. 1.2. Зависимость степени полимеризации Pn (1) и индекса 
полидисперсности Pw∕P∏ (2) полиизобутилена от начальной концентрации 
мономера [M]o ([AZCZ3]0 =3,7∙10^3 моль/л; Zcp = IO5 л/моль-с; Zc1 = 1 с-1; Dτ = 1 м2/с;
L = 1 м; Kt = о; (Ем - Ep)∕^R. = 5000 К)

Получение полимерных продуктов с MMP, близким к ха­
рактерному для изотермических процессов, в общем случае 
требует ограничения областью сравнительно невысоких кон­
версий мономера. Это, в свою очередь, накладывает ограни­
чение на размер реакционной зоны (габариты аппарата) и 
производительность процесса. Это находится в достаточном 
согласии с расчетом, причем область распространения реак­
ции характеризуется формированием локальной зоны («фа­
кела»). Размер «факела» при полимеризации изобутилена 
значительно меньше объема реактора, что обычно приводит 
к появлению зон проскока непрореагировавшего мономера [8, 
ю]. Существование факельного режима с градиентом темпе­
ратур, концентраций мономера и катализатора, с проскоком 
мономера вдоль теплопроводящих стенок реактора приводит 
к уменьшению выхода полиизобутилена за проход, завыше­
нию времени реакции и, как следствие, снижению эффектив­
ности существующих в реальном промышленном производстве 
объемных реакторов смешения.
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Аналогичные результаты в части локального протекания 
процесса в зоне реакции получены и при математическом мо­
делировании быстрых реакций синтеза низкомолекулярных 
продуктов в жидкой фазе. Дальнейшее изучение быстрых хи­
мических процессов позволило выявить существенно новые 
оригинальные для этой группы реакций фундаментальные 
закономерности.

1.3. Фундаментальные закономерности 
протекания быстрых химических 
процессов в турбулентных потоках

1.3.1. Существование нескольких макроскопических 
режимов

На примере быстрой жидкофазной электрофильной поли­
меризации изобутилена обнаружено влияние геометриче­
ских размеров зоны реакции (радиуса R и длины L) на выход 

конечных продуктов, их молекулярно-массовые характери­
стики, а также на глубину превращения мономера (табл. 1.1). 
В топохимическом аспекте четко выделяются три макроскопи­
ческих типа процесса: А (плоский фронт), Б (промежуточный 
режим) и В (факел) (рис. 1.3).

При малых радиусах R (тип А) смешение реагентов эффек­
тивно и активные центры А*  равномерно распределены в зоне 
реакции (рис. 1.3,6). Температура усреднена по радиусу реак
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Таблица ι.ι

Изменение глубины превращения мономера, MM и 
MMP от радиуса реактора R при полимеризации 
изобутилена (kp = ю5 л/молъ-с, кг = 20 c~1, [M]o = 1 молъ/л, 
[А*]  = 4,5ммоль/л, Dm = 0,025m2∕c, V=I м/с)

* В скобках — экспериментальные результаты, полученные при поли­
меризации изобутилена в присутствии AlCl3 в хлористом этиле (243 К). 
Различия между расчетными и экспериментальными значениями Pn и 
Pw∕Pn определяются выбранными значениями fcp∕fcr и легко могут быть 
устранены.

Тип 
реакции

R, м
Конверсия 

β, % мае.
р*j- п P /Р*  j- w/-l п

А

0,01 100 13 2,0

0,03 100 13 2,0

0,05 юо (97,7) 12 (30) 2,1 (3,1)
о,о8 99,3 10 2,1

Б
0,10 90,0 (90,0) 8(21) 2,2 (3,7)
0,25 65 6 2,4

В 0,50 32 (29,7) 6(17) 2,4 (4,о)

ционной зоны (рис. 1.3,а). Поверхности равных концентраций 
мономера М, активных центров А*  и температуры T представ­
ляют плоскости, перпендикулярные оси реактора (плоский 
фронт реакции). Это гарантированно определяет высокую (до 
100%) (табл. 1.1) конверсию мономера при достаточной длине 
реактора и формирование режима квазиидеального вытесне­
ния в высокотурбулентных потоках. Учет продольного смеше­
ния (за счет турбулентности) отличает этот режим от режима 
идеального вытеснения. Как следствие, и это исключительно 
важно для практического использования, «размывание» тем­
пературы в зоне реакции благодаря продольной турбулентной 
диффузии и флуктуаций приводит к тому, что почти весь реак­
ционный объем находится при постоянной температуре (ква-
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изобутилена в потоке с R = о,о8 (а, б) и 0,25 (в, г) и 0,5 м (д, ё):
[М]о = 1 моль/л; [AZCZ3]o = 4,5 ммоль/л; Dτ = 0,025 m2∕c; kp = IO5 л/моль-с;
кт = 20 с-1; T0 = 300 К, V = 1 м/с). Макроскопические режимы типа: А (а, б);
Б (в, г); В (д, е)

зиизотермический режим). Аналогов этому макроскопическо­
му режиму нет. Как следствие, быстрые химические реакции 
в производстве при реализации квазиизотермического режима 
становятся легко управляемыми.

Другой предельный случай (локальный факельный режим) 
реализуется при относительно больших значениях R (тип В). 
В этом случае активные центры А*  гибнут, не успевая диф­
фундировать к периферийным областям реакционного объе­
ма, являющихся зоной проскока непрореагировавшего моно­
мера. Как следствие, формируются специфические, сложные 
по конфигурации поля концентраций мономера М, активных 
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центров А*  и температуры T (рис. 1.3,д, е). Размер факела по ра­
диусу определяется соотношением двух конкурирующих про­
цессов: смешения потоков (за счет турбулентной диффузии) и 
гибели активных центров. Реакция не достигает стенок реак­
тора и выход продукта за счет проскока непрореагировавшего 
мономера всегда ниже юо% (табл. 1.1).

Третий макроскопический тип Б определяет режим процес­
са, обусловленный формированием факела, но без зон проскока 
мономера. Режим Б (рис. 1.3,в, г) (как и макроскопический ре­
жим В) заметно влияет на однородность образующегося продук­
та (MMP уширяется), при этом повышается конверсия мономе­
ра по сравнению режимом В (табл. 1.1). Одновременно следует 
иметь ввиду, что MMP получаемого полимерного продукта уши­
ряется по мере удаления от точки ввода катализатора вдоль оси 
реактора, что является следствием увеличения температуры и об­
разования макромолекул в различных температурных условиях.

1.3.2. Связь геометрических размеров зоны 
реакции с кинетическими и гидродинамическими 
параметрами

Критический радиус Rκp, определяющий переход от факель­
ного и промежуточного режимов работы реактора (макро­
скопические режимы Б и В) к режиму квазиидеального вытес­

нения в турбулентных потоках (тип А), зависит от соотношения 
процессов диффузии мономера (Dt) и гибели активных центров 
A*  (kr) [63]:

(1.14)
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так как условия достижения режима квазиидеального вытес­
нения в турбулентных потоках определяются соотношением 
tcm = R2/Dτ ≤ τx = ι∕kr. Аналогично для быстрых химических ре­
акций синтеза низкомолекулярных продуктов уравнение (1.14), 
ввиду того, что τx = ι∕A∑[C]n^1 [73-75]» трансформируется в

(1.15)

Соотношения (1.14) и (1.15) позволяют решить и обратную 
задачу [7]. Принудительно изменяя геометрию реактора и из­
меряя зависимость конверсии мономера от R, можно оценить 
величину Dτ∕kτ. Важно, что в широком диапазоне значений кг, 
Dth R имеет место общая зависимость между относительным

выходом полимерных продуктов и соотношением KJ .

При изменении R (в условиях постоянной линейной ско­
рости движения реакционной смеси V) можно выделить три 
различных гидродинамических режима течения жидкости: ла­
минарный (малые К), переходный и турбулентный в зависимо­
сти от численных значений характерного времени смешения 
tcm = R2∕Dτ (рис. 1.4).

В ламинарном режиме коэффициент диффузии мал 
(P ≈ io-9 м2/с) и времена смешения велики (тсм возрастает как 
R2). В переходном режиме повышается эффективность смеше­
ния (растет Dr) и уменьшается tcm. В турбулентном режиме Dt 
велико (>ιo~3 м2/с) и возрастает по закону Dt ~ R, соответствен­
но, tcm = R2∕Dt « R. Как видно из рис. 1.4, существуют ограни­
чения по минимально и максимально допустимому значению 
радиуса реактора для конкретных скоростей движения реакци­
онной смеси V. При R > Rmax и турбулентном режиме течения 
реагентов имеет место переход от плоского фронта реакции 
к факельному, ухудшая тем самым условия протекания бы­
строго химического процесса. При R < Rmin имеет место переход
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Время, с

Радиус реактора, см

Рис. 1.4. Зависимость времени смешения тсм от радиуса реактора R при 
ламинарном, переходном и турбулентном режимах. V = 2,5 (1) и 5,0 (2) м/с. 

Штриховая линия 3 соответствует времени химической реакции τx = ι∕fcr

к промежуточному, а затем и к ламинарному режиму с резким 
ухудшением процесса смешения реагентов. Практического ин­
тереса не представляет самый левый участок кривой, где tcm < τx, 
но производительности ничтожны.

Таким образом, имеется довольно узкий (в зависимости от 
τx и V, а следовательно, и £>т) интервал значений радиуса ре­
актора, обеспечивающий турбулентное течение потока с фор­
мированием плоского фронта реакции, обусловливающего 
квазиизотермический режим в зоне реакции CRmin < R < Rmax). 
В этом случае время смешения реагентов меньше времени хи­
мической реакции и процесс протекает в кинетической обла­
сти. Несмотря на ограничение при практически реализуемых 
радиусах реактора обеспечиваются высокие производительно­
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сти процесса. Например, при У=1м/сиЕ = зо мм производи­
тельность аппарата составляет порядка 20 м3/ч, а при V= 1 м/с 
и R = 150 мм его производительность возрастает до 500 м3/ч. 
Увеличение линейной скорости движения реакционной смеси 
при фиксированном радиусе реактора приводит к тому, что для 
достижения требуемой эффективности перемешивания необ­
ходим меньший промежуток времени. Как следствие, увеличе­
ние скорости потока V наряду с увеличением производитель­
ности процесса расширяет область эффективной эксплуатации 
реактора (уменьшается Emin и увеличивается Emax) (рис. 1.4).

Выявление длины распространения фронта реакции L 
вдоль оси реактора является важным аспектом при реализа­
ции химического процесса и его аппаратурном оформлении. 
Так как протяженность зоны реакции вдоль оси потока помимо 
скорости его движения определяется также и скоростью хими­
ческой реакции, то имеется взаимосвязь эффективного време­
ни пребывания реакционной массы в зоне реакции (τπp = L/V), 
необходимого для достижения требуемого выхода продукта, 
с временем химической реакции τx. Продолжительность хими­
ческой реакции в зависимости от условий проведения процесса 
определяется меньшей из двух величин: или ι∕kr или ι∕fcp[A*] o 
(для быстрого полимеризационного процесса) [ю].

В соответствии с кинетической схемой полимеризации 
в реакторе идеального вытеснения выход полимера β опреде­
ляется соотношением

β = ι-exp< (1.16)

Если ввести параметр (L∕V)3φ — эффективное время пребы­
вания, определяющее длину реакционной зоны, при которой 
выход полимера достигает 90 % от предельного при L → ∞, то

(1.17)
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Исследуя (1.17) легко показать, что при больших концен­
трациях катализатора соблюдается неравенство Zc1.∕∕cp[A*]  « 1 и 
выход полимера стремится к количественному (ιoo%). В этом 
случае

2,3 
и J эф ¼[A∙]0' (1.18)

При малых концентрациях катализатора выполняется 
fcr∕fcp[A*]  ≥ 1 и

_2,3 (1.19)

Расчет быстрых процессов полимеризации с учетом продоль­
ной диффузии при R < Rjcp показал, что зависимости (L∕V)3φ 
от ι∕fcp[A*] 0 при различных значениях [A*] o близки к рассчи­
танным по уравнению (1.17) (рис. 1.5). Это открыло простой и 
эффективный путь экспериментальной оценки констант кр и 
кг в подобного типа процессах. Изучая изменение выхода по­
лиизобутилена от длины зоны реакции и/или скорости потока 
в зоне реакции при различных концентрациях катализатора, 
оказалось возможным оценить константы кр и кг, если ис­
пользовать обе области соотношений ι < fcr∕fcp[A*]  < 1 или хотя 
бы одну из них, когда нельзя охватить обе области. Найдено 
kp = IO6 л/моль-с, что соответствует литературным данным [ю] 
и кт = 17,5 с-1 при температуре 243 К.

Таким образом, кинетические параметры быстрых про­
цессов полимеризации (кр и kv) и линейная скорость потока 
реагентов V определяют геометрические размеры (R, L) и оп­
тимальную конфигурацию реакционной зоны, при этом выяв­
лены новые возможности и методы управления процессами, 
позволяющие регулировать степень конверсии мономера и мо­
лекулярно-массовые характеристики образующихся полимер­
ных продуктов, в частности, за счет принудительного измене-
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(I√V)3φ,c

Рис. 1.5. Зависимости (L∕V)3φ от ι∕fcp[A*]  для реакторов идеального 
(пунктирная линия) и квазиидеального (точки на сплошной линии) 
вытеснения (У = 2,5 м/с; L = 0,08 м; kp = IO5 л/моль-с; kτ = ю с-1; T0 = 300 К)

ния (ограничения) геометрических параметров зоны реакции 
(R, L). Принципиальным представляется вывод о необходимо­
сти снижения габаритов реактора до размеров, соизмеримых 
с размерами зоны реакции.

1.3.3. Влияние линейной скорости движения потока 
на молекулярные характеристики образующихся 
полимеров

Если реакция быстрой полимеризации протекает при R > Rκp, 
то формируется фронт реакции в виде факела и кинетиче­
ские параметры процесса, а также молекулярные характеристи­

ки образующегося полимера не будут соответствовать теорети­
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ческому расчету по модели идеального смешения. Ввиду того, 
что критический радиус реактора, определяющий переход к ре­
жиму квазиидеального вытеснения, обратно пропорционален 
Dτ, то повышение последнего приводит к росту значений Rκp и 
достижению оптимального соотношения R < Rκp. В реальных 
условиях протекания быстрого химического процесса повыше­
ние Dt за счет увеличения V или изменения дизайна реактора 
ведет к соответствующему возрастанию степени превращения 
реагентов (скорости реакции) за счет формирования плоского 
фронта реакции с исключением зон проскока непрореагиро­
вавшего мономера. В этом случае наблюдается «уплотнение» 
зоны реакции, когда с ростом скорости движения реакционной 
смеси увеличивается скорость процесса (выход продукта) не­
смотря на сокращение времени пребывания реагентов в зоне 
реакции (рис. 1.6). Наблюдаемое явление характерно исключи­
тельно для быстрых химических реакций, т. е. процессов проте­
кающих в диффузионной области, в условиях, приближенных 
к режиму квазиидеального вытеснения. Для реакторов идеаль­
ного смешения и вытеснения в случае протекания химических

Рис. 1.6. Зависимости степени превращения полиизобутилена β от скорости 
движения реакционной смеси (1) и времени пребывания реагентов в зоне 
реакции (2). L = 2 м; [M]o = 2 моль/л; CAZCrZ3J0 = 4,5 ммоль/л; R = 0,25 м; 
T0 = 300 К
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процессов в кинетической области характерна противополож­
ная зависимость равновесной концентрации полимера от ско­
рости движения реакционной смеси [76].

При проведении быстрой реакции полимеризации в режи­
ме квазиидеального вытеснения одновременно с повышением 
степени конверсии при увеличении V (и соответственно, Dτ) 
улучшается качество образующегося полимера. Это происходит 
за счет сглаживания температурных максимумов в зоне реак­
ции (рис. 1.7), несмотря на то, что общий выход полимера растет 
и соответственно выделяется больше тепла в зоне реакции.

Рис. 1.7. Радиальные профили градиента температуры в зоне реакции ∆T 

для Dτ: 1,2 — 0,045 м2/с; 3,4 — 0,01 м2/с при различных временах контакта 
мономера и катализатора (1,3 — 0,2 с; 2,4 — о,1 с)

Условием слабой чувствительности MM и MMP к темпера­
туре в зоне реакции, точнее к температурному градиенту (опре­
деляет квазиизотермический режим протекания процесса), яв­
ляется соотношение

ΔT<
RT2

(1.20)
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где T — средняя температура в реакторе, ΔT, — градиент тем­
пературы в зоне реакции, Em и Ep — энергии активации реак­
ции передачи и роста цепи. Градиент температуры ΔT в зоне 
реакции определяется равенством скоростей выделения тепла 
при полимеризации и его распределения за счет конвективно­
го переноса

ΛτΔT CppDkΔT τ7 ... _г_---= ι,r ---- = pVqΔM,

где Lx = V∕kτ — длина реакционной зоны при fc[A*] 0 ≤ kτ.
Из сочетания уравнений (ι.2θ) и (1.21) можно получить 

обобщающий критерий, определяющий условия формирова­
ния квазиизотермического режима протекания процесса в ре­
акторах вытеснения в турбулентных потоках:

krλrRT2 с.
---- x-r------- г ≥ 1. (1-22) 
pV*q(E u-Et)

В общем случае для соблюдения условий формирования 
квазиизотермического режима в реакторах вытеснения в тур­
булентных потоках необходимо соблюдать критерии, представ­
ленные соотношениями (1.14,1.15) и (1.22).

Таким образом, изменяя скорость потока, можно суще­
ственно повышать выход образующегося полимерного продук­
та при одновременном возрастании MM и улучшении его каче­
ства (сужение MMP), т. е. эффективно влиять на ход процесса 
полимеризации и молекулярные характеристики образующих­
ся полимеров. Это связано с изменением профиля полей тем­
ператур в зоне реакции по координатам реактора. Несмотря 
на сокращение времени контакта реагирующей смеси с термо- 
статирующей стенкой реактора (τ∏p = L/V), увеличение V будет 
приводить к заметному улучшению эффективности внешнего 
теплосъема, и как следствие, росту молекулярной массы и суже­
нию MMP при количественном выходе полимерного продукта.
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Совокупность полученных результатов привела к выводу 
о том, что быстрые жидкофазные процессы полимеризации 
следует рассматривать как особый класс химических реакций 
со своей индивидуальной спецификой и методологией иссле­
дования. Этот класс химических реакций в практическом плане 
должен осуществляться и по новой оригинальной технологии, 
в частности, с использованием малогабаритных трубчатых ре­
акторов, работающих в режиме квазиидеального вытеснения 
в турбулентных потоках.

При снижении диффузионных ограничений для протека­
ния быстрых химических реакций основной проблемой и клю­
чом к их эффективному проведению является интенсификация 
тепломассообмена.



Глава 2

ИНТЕНСИФИКАЦИЯ ТЕПЛО- 
И МАССООБМЕНА ПРИ ПРОТЕКАНИИ 
БЫСТРЫХ ЖИДКОФАЗНЫХ 
ПРОЦЕССОВ

Перемешивание в жидких средах является одним из наи­
более распространенных способов повышения уровня 

турбулентности в зоне реакции, интенсификации процессов 
тепло- и массопереноса в химической и др. отраслях промыш­
ленности [77, 78]. C целью получения однородного по составу 
и свойствам продукта во всем реакционном объеме необходи­
мо обеспечивать одинаковые условия при протекании химиче­
ского процесса. Это возможно осуществить путем интенсивного 
перемешивания реакционной среды, при котором создаются 
однородные поля концентраций реагирующих компонентов 
в условиях, когда время смешения меньше или сопоставимо 
с временем химической реакции (tcm < τx). Традиционно ис­
пользуемые для этой цели аппараты большого объема с меха­
ническими перемешивающими устройствами, как правило, не 
могут обеспечить в достаточной степени однородность полей 
концентраций реагентов по реакционному объему при про­
ведении быстрых химических реакций, особенно при работе 
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с высоковязкими технологическими средами [79]. В частности, 
низкая эффективность перемешивания компонентов реакци­
онной смеси при полимеризации в условиях высоких значений 
вязкости системы (от ю 3 до ιo2-ιo3 Па-с), константы скорости 
реакции роста макроцепи (fcp > 102 л/моль-с), а также значитель­
ного количества выделяющейся теплоты (бо-юо кДж/моль) 
определяет резкий подъем температуры в реакционном объеме 
в местах ввода катализатора и мономера [70].

В связи со стремлением получать больше продукции с еди­
ницы реакционного объема возникает интерес к малогабарит­
ным аппаратам, позволяющим наряду с высокой удельной 
производительностью создавать в зоне смешения достаточный 
уровень турбулентности [8о, 81]. Как показано в работах [82, 
83], интенсивность турбулентности достигает 50 ÷ 70 % от пре­
дельного значения в цилиндрических аппаратах с турбулизато­
рами (при невозмущенном течении потоков в гладких каналах 
эта величина составляет 1 ÷ 3 %). Аппараты с турбулизатора­
ми [84-87], в том числе и диффузор-конфузорной конструк­
ции [15, 88, 89] не содержат внутренних подвижных элементов 
и способны обеспечить однородность условий для протекания 
как химических, так и массообменных физических процессов. 
Использование малогабаритных трубчатых аппаратов для про­
ведения процессов, лимитируемых стадией массообмена, опре­
деляется возможностью управления этими процессами за счет 
увеличения уровня турбулентности при перемешивании реа­
гентов непосредственно в зоне реакции. Это требует разработки 
теоретических методов изучения характеристик турбулентного 
перемешивания жидких потоков в трубчатых каналах как осно­
вы проведения быстрых химических процессов в оптимальных 
условиях, а также интенсификации тепло- и массообмена.



2.1. Турбулентное смешение однофазной 
реакционной смеси

Экспериментальное изучение распределения характеристик 
турбулентного смешения по координатам зоны реакции 
представляет значительные, а подчас и непреодолимые трудно­

сти. Одним из доступных и эффективных способов исследова­
ния в данном случае является математическое моделирование. 
Этот метод позволяет исследовать конкретные стадии процес­
са, неподдающиеся непосредственному экспериментальному 
измерению и, кроме того, проанализировать варианты, реали­
зация которых в лабораторных условиях или невозможна, или 
затруднена.

2.1.1. Математическое моделирование

В основе математической модели, позволяющей учесть вли­
яние гидродинамических условий течения на процессы 
смешения и химических превращений реагирующих веществ 

в жидкой фазе, принято, что средние характеристики течения 
многокомпонентной системы описываются уравнениями меха­
ники сплошной среды и удовлетворяют законам сохранения.

Теоретическое описание турбулентного смешения реаген­
тов в трубчатых аппаратах базируется на следующих основ­
ных модельных допущениях: среда является ньютоновской и 
несжимаемой; поток — осесимметричным и незакрученным; 
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турбулентное течение может быть описано стандартной моде­
лью [90], параметрами которой выступают удельная кинети­
ческая энергия турбулентности К и скорость ее диссипации ε; 
коэффициент турбулентной диффузии равен кинематическому 
коэффициенту турбулентной вязкости Dτ = vτ = pτ∕p.

Для решения поставленной задачи выбрано численное ре­
шение уравнений турбулентного движения сплошной среды 
с эффективным коэффициентом вязкости μ = pτ + рм (рм — ди­
намический коэффициент молекулярной вязкости) с исполь­
зованием К-с-модели турбулентности методом конечных эле­
ментов на неравномерной расчетной сетке [91]. Эти уравнения 
в цилиндрической системе координат имеют следующий вид 
[14, 88, 89, 92].

Уравнение неразрывности:

1 B(ru) Bv
г ∂r ∂z

(2.1)

Уравнения Навье-Стокса (уравнения переноса импульса):

P B(ruu) ι B(uv) = Эр Г 1θ(rΛ1) τ33 l Эт21 

г ∂r ∂z Br г Br г ∂z

р B(ruv) ι B(vv) Эр f 1 ∂(rτ12) ι Bt22 

г Br Bz Bz г Br Bz

где компоненты тензора напряжения равны

Bu Bv и
Ti2=-2P-, τ22=-2p-, т =-2p-, 

Br Bz 33 г

Bv Bu
Λ2=τ2ι=-^4- + 4-∙Bz Br

(2.2)

(2.5)
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Уравнения переноса удельной кинетической энергии тур­
булентности и ее диссипации:

p∂(ruKy>+ ∂(yK)~i∂p( μr∂K∖∂ 
г ∂r P ∂z г ∂r kσκ Эг j дг

f'jι∂K'
<σκ ∂z γ

+ μτG-pε, (2.6)

р ∂(ruε) 
г дг

∂(vε) _ 1 Э ( μ r∂εy 
P ∂z r∂r.σji∂r.

\ ь У (2.7)
_д_Г Д ι μτC1Gε 
∂z^σε ∂z j К

C2pε2

CμK2

(2.8)

μτ = p (2.9)

При расчетах использованы стандартные параметры 
К-е-модели турбулентности [91]: C1 = 1,44, C2 = 1,92, Cμ = 0,09, 
σκ = 1,0, σε = 1,3.

Уравнения (2.1)-(2.9) справедливы для течения основно­
го объема жидкости, но не могут быть применены для обла­
сти, непосредственно прилегающей к стенке аппарата. В этом 
случае следует использовать закон стенки, согласно которому 
профиль скорости потока вблизи твердой стенки подчиняется 
логарифмическому закону: 

√r∕p k vm VP
(2.10)

где δ — расстояние от стенки. В ходе итерационного процесса 
при заданном значении скорости соосного движения реакци­
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онной смеси Vtan по (2.10) находится значение касательного на­
пряжения τ и далее эффективная вязкость: 

(2.11)

при этом кинетическая энергия турбулентности К находится по 
К-е-модели турбулентности, а диссипация удельной кинетиче­
ской энергии турбулентности ε как

kδ
(2.12)

Формулы (2.10)-(2.12), для которых приняты значения 
констант: к = 0,4, E = 9,0 являются стандартными граничными 
условиями для всех твердых поверхностей при течении пото­
ков в турбулентной области [90].

Усредненные по Рейнольдсу уравнения Навье-Стокса с ис­
пользованием K-ε замыкания позволяют оценить характерные 
времена смешения реагентов разного масштаба.

Характерное время турбулентного смешения [93]:

(2.13)

где I — линейный размер области, в которой требуется создать 
однородное поле по концентрации реагентов.

Если коэффициент турбулентной диффузии Dt принять 
равным кинематическому коэффициенту турбулентной вязко­
сти vτ, который, в свою очередь, можно выразить через удель­
ную кинетическую энергию турбулентности К и скорость ее 
диссипации ε, то (2.13) примет вид

n,ιεZ2
(2.14)
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Однако соотношения (2.13) и (2.14) не учитывают того, что 
в турбулентном потоке в достаточно малом объеме процес­
сы переноса вещества осуществляются за счет молекулярной 
диффузии и вязких течений. Поэтому, если лимитирующими 
являются именно процессы микросмешения, то необходимо 
пользоваться другими оценочными выражениями. В этом слу­
чае достаточно часто используется модель захвата (engulfment 
model) [94,95], согласно которой характерное время микросме­
шения оценивается как

‰IHKpθ I7,3(v∕ε)o>5, (2.15)

где V — кинематическая вязкость.
В ряде случаев гомогенизация среды лимитируется про­

цессами обмена между крупными турбулентными вихрями и 
находящимися внутри них более мелкими, т. е. мезосмешени­
ем [96]:

‰e30 (2.16)

Сопоставление указанных выше характерных времен сме­
шения позволяет выявить лимитирующий механизм выравни­
вания поля концентрации реагентов при протекании быстрых 
химических процессов. Для этого из величин, вычисляемых 
по (2.13)-(2.16), необходимо выбрать наибольшее и сравнить 
это значение с характерным временем химической реакции тх. 
Если последнее оказывается значительно больше, то процесс 
химического превращения протекает в кинетической обла­
сти и диффузионные ограничения не оказывают негативного 
влияния на состав получаемого продукта. Если же рассматри­
вается смеситель для гомогенизации среды без протекания хи­
мического превращения, то лимитирующее время смешения 
необходимо сопоставлять со средним временем пребывания 
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реагентов в зоне реакции τ∏p. Для реализации процесса в опти­
мальных условиях время смешения должно быть меньше вре­
мени химической реакции.

C целью тестирования изложенного подхода к моделирова­
нию турбулентного смешения в трубчатых каналах рассматрива­
лось течение жидкости с динамическим коэффициентом вязко­
сти μ = 1 мПа-c и плотностью р = юоо кг/м3. Граничные условия 
представляют собой условия симметрии по оси z (продольная 
координата) и прилипания жидкости на твердых поверхностях 
реактора. На выходе из аппарата (на линии CD) задавали дав­
ление, а на входе (на линии АВ) в направлении оси симметрии — 
линейную скорость потока V = 5 м/с (рис. 2.1). Длина входного 
и выходного отверстий реактора многократно превышала его 
диаметр, что позволило исключить влияние входных и выход­
ных параметров турбулентности на характеристики смешения 
реагентов, являющихся объектом исследования.

а

б

Рис. 2.1. Схема трубчатых турбулентных аппаратов цилиндрического (а) и 
диффузор-конфузорного (б) типов: у — угол раскрытия диффузора;
Кд = d1j2. — радиус широкой части (диффузора); Rκ = dκ∕o.- радиус узкой 
части (конфузора); 1-8 — области аппарата; I-IV — диффузор-конфузорные 
секции
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Для подтверждения адекватности проведенных расчетов 
сравнивали полученные теоретические результаты с имею­
щимися экспериментальными данными для реактора цилин­
дрического типа (рис. 2.1,а) (при Re = 2∙ιo5) [97]. Полученные 
результаты согласуются с расчетами, выполненными в рабо­
те [98]. В частности, в табл. 2.1 приведены значения длины зоны 
циркуляции, возникающей в периферийной части аппарата, 
непосредственно после входа реагентов в расширяющийся ка­
нал (коническое расширение). Видно, что имеет место удовлет­
ворительное согласование (ошибка в пределах 15 %) расчетных 
и экспериментальных значений анализируемого параметра.

Таблица 2.1

Расчетная и экспериментальная длина зоны циркуляции

Угол раскрытия 
диффузора у, 

град

Ajπp∕⅛

Эксперимент [97]
Расчет

Настоящая 
работа [98]

30 4Д 3,4 3,5

90 4,6 4,7 4,7

Сходимость результатов прослеживается и для профилей 
осевой скорости (рис. 2.2), а также удельной кинетической 
энергии турбулентности (рис. 2.3). Полученные результаты по­
зволяют с уверенностью предсказывать на основании резуль­
татов расчетов характеристики турбулентного смешения ре­
акционной смеси и для других условий. В частности, каналов 
различной геометрической формы и размеров.

Таким образом, выбранная математическая модель по­
зволяет рассчитывать характеристики турбулентного смеше­
ния в трубчатых аппаратах с различной геометрией канала. 
Адекватность полученных результатов с достаточной досто­
верностью подтверждается корреляцией экспериментальных и 
расчетных данных.
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a

Рис. 2.2. Профиль осевой скорости в сечении z = dil аппарата 
цилиндрического типа при γ = 300 (а) и γ = 900 (б): • — эксперимент [97]; 
пунктир — расчет [98]; сплошная линия — расчет (настоящая работа)

Рис. 2.3. Профиль удельной кинетической энергии турбулентности
в сечении z = ⅛ аппарата цилиндрического типа при γ = 900:
• — эксперимент [97]; пунктир — расчет [98]; сплошная линия — расчет 
(настоящая работа)



2.1.2. Влияние способа ввода реагентов

В условиях диффузионного контроля протекание химиче­
ской реакции определяется не только ее скоростью и те­
пловым эффектом, но и интенсивностью процессов тепло- и 

массопереноса, которая в свою очередь может существенно 
зависеть от гидродинамических условий, т. е. от совокупности 
таких факторов, как скорость течения реакционной смеси V, 
условия ввода в реактор потоков, геометрия и размеры реакто­
ра и т.д. Экспериментальные и расчетные данные [59, 99, юо] 
указывают на то, что значительного улучшения перемеши­
вания и увеличения скорости эффективной диффузии массы 
и тепла можно добиться только при наличии в реакционном 
объеме циркуляционных зон. Формирование областей цирку­
ляции достигается использованием различных механических 
устройств [101] в сочетании с ускорением движения реакци­
онной смеси [98, 102]. Это подтверждает анализ процесса сме­
шения двух нереагирующих жидких потоков в трубчатых ре­
акторах пяти типов, отличающихся только геометрией ввода 
исходных реагентов (рис. 2.4) [102,103].

Результаты моделирования смешения жидких потоков 
на основе уравнений Навье-Стокса и К-е-модели турбулент­
ности показывают, что коэффициент турбулентной диффузии 
Dτ возрастает (тсм уменьшается) для реакторов с радиальным 
вводом реагентов (смесители типа Р2, Р3) и особенно для ре­
акторов, имеющих коническое расширение в местах ввода 
жидких потоков (Р4, Р5). Для реактора конструкции Р5 время 
смешения уменьшается приблизительно на порядок по срав­
нению с Pi при рассматриваемых параметрах течения (рис. 2.5). 
Возрастание Dy приводит к более быстрому выравниванию про­
филя концентрации реагентов, причем для Р4 и Р5 практиче­
ски полное перемешивание достигается на расстоянии порядка 
одного калибра. Анализ конструкции реакционных устройств
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Рис. 2.4. Схема ввода реагентов и распределения коэффициента 
турбулентной диффузии Dt по объему трубчатого аппарата: V= 5 м/с, 
R = 0,25 М, Dt = 0,01 (1), 0,02 (2), 0,03 (з), 0,04 (4), 0,05 (5), о,1 (6), 0,15 (7), 
0,2 (8), 0,3 (9) м2/с

свидетельствует о том, что величина перепада гидравлическо­
го давления за счет местных сопротивлений рассматриваемых 
смесителей имеет один порядок. В этом случае очевидно ожи­
дать положительный эффект от интенсификации перемешива­
ния реакционной смеси.

Существенное значение имеет выбор величины пульсаци­
онных характеристик (интенсивности предварительной турбу­
лизации реакционной смеси) во входном сечении и их влияние 
на характеристики смешения. Изменение уровня начальной 
турбулизации, выражаемой величиной y∣K∕V (К - удельная ки­
нетическая энергия турбулентности), значительно воздейству­
ет на характеристики смешения в случае реакторов с соосным и 
радиальным вводом реагентов (Р1-Р2) и слабо сказывается для 
реакторов Р4 и Р5 с наличием зоны циркуляции (рис. 2.5). Для 
реакторов Р4 и Р5 существенно влияние начальной турбулиза-
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Рис. 2.5. Зависимость среднего по сечению коэффициента турбулентной 
диффузии от предварительной турбулизации потока y∣K∕V = 10 (1), 50 (2), 

100 % (3) 
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ции на рециркуляционную зону, размеры которой и интенсив­
ность уменьшаются с увеличением начальной турбулизации, 
что приводит к некоторому снижению Dt (рис. 2.5). Выбирая 
наилучшие гидродинамические условия проведения хими­
ко-технологического процесса, можно существенно улучшить 
характеристики процессов переноса, что позволяет влиять на 
качество получаемого продукта при протекании быстрых жид­
кофазных реакций.

Таким образом, однородное распределение компонентов 
реакционной смеси можно получать лишь при смешении жид­
ких потоков в условиях высокого уровня турбулентности, что 
является основным требованием для эффективного протека­
ния быстрых химических реакций и массообменных процес­
сов. Существенное влияние на эффективность гомогенизации 
реакционной смеси оказывает геометрия начального участка 
реактора и способ ввода потоков. Эффективность смешения 
(Dτ — возрастает, тсм — уменьшается) заметно повышается при 
радиальном вводе одного из реагентов. Коническое расши­
рение в начальной части аппарата способствует образованию 
циркуляционных зон. В этом случае тсм уменьшается не менее, 
чем на порядок, по сравнению со способом введения реагентов 
без конического расширения в начальной части аппарата.

В то же время изменение способа ввода потоков в трубча­
тый аппарат не позволяет решить проблемы смешения жидких 
сред, отличающихся плотностью и особенно вязкостью [104]. 
В частности, несмотря на неограниченную растворимость кон­
центрированной серной кислоты (р = 1,92 г/см3, μ = 27,8 мПа-с) 
или глицерина (р = 1,26 г/см3, μ = 1490 мПа-c) в воде (р = 1 г/см3, 
μ = 1 мПа-c), в объемных аппаратах смешения имеет место дли­
тельное сохранение поверхности раздела фаз даже при интен­
сивном механическом перемешивании. Как серная кислота, так 
и глицерин сначала образуют на дне аппарата «лужи», а затем 
распределяются в объеме неравномерно в виде сгустков, «жгу­
тов», капель и т.п. Заметно повысить эффективность смеше­
ния потоков двух и более жидкостей, в первую очередь, отли­
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чающихся плотностью и вязкостью, удается за счет повышения 
и стабилизации на определенном уровне коэффициента турбу­
лентной диффузии Dt вдоль реакционной зоны. Это определя­
ет целесообразность рассмотрения влияния геометрии трубча­
тых каналов на эффективность смешения жидких потоков.

2.1.3. Влияние геометрии аппарата

Значительное улучшение перемешивания реакционной сме­
си при наличии конического расширения в местах ввода 

реагентов в начале аппарата привело к разработке геометрии 
аппарата с установленными по длине гидродинамическими со­
противлениями в виде последовательных переходов сужение- 
расширение (диффузор-конфузорных переходов) [33].

Расчеты показали, что при увеличении угла раскрытия 
диффузора у от 5 до 300, т. е. при переходе от канала цилин­
дрического (рис. 2.1,а) к диффузор-конфузорному (рис. 2.1,6), 
коэффициент турбулентной диффузии возрастает практиче­
ски в з раза, но при дальнейшем росте γ его значения прак­
тически не изменяются (рис. 2.6). Обращает внимание по­
стоянство уровня турбулентного смешения в периферийной 
и центральной областях аппарата, т. е. определяет равенство 
характеристик турбулентного смешения реагентов по всему 
объему в широком интервале значений углов раскрытия диф­
фузора (рис. 2.6). Это в первую очередь определяется тем, что 
в периферийной области трубчатого турбулентного аппарата 
диффузор-конфузорной конструкции (R > dκ∕2) скорость дви­
жения жидких потоков многократно ниже, чем в центральной 
части (R < dκ∕2) (рис. 2.7).
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Diio3, m2∕c

Рис. 2.6. Усредненные по объему значения коэффициента турбулентной 
диффузии в центральной и периферийной областях аппарата:
----------— периферия; ----------  — центр; ------------  — по всему объему

Рис. 2.7. Профили абсолютного значения скорости в сечениях EF, GH и PQ 
при у = 45° (см. рис. 2.1,6)

Сравнение коэффициентов турбулентной диффузии Dt 
в различных областях трубчатого реактора показало (табл. 2.2), 
что только аппарат диффузор-конфузорной конструкции обе­
спечивает в объеме достаточно однородное поле Dτ. При прак-
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тической реализации быстрых жидкофазных химических 
процессов целесообразно использовать реактор диффузор-кон- 
фузорного типа с углом раскрытия диффузора у 20-45o.

В реакторе постоянного сечения (цилиндрической кон­
струкции) на степень турбулизации реакционной смеси силь­
ное влияние оказывают начальные параметры турбулентно­
сти на входе, в частности, способ ввода реагентов, причем Dt 
снижается по мере удаления от входного участка, уменьшая 
тем самым интенсивность смешения жидкой среды по длине

Таблица 2.2

Усредненные значения коэффициента турбулентной 
диффузии Dτ∙103 м2/с в трубчатом аппарате (рис. 2.1,6) 
(Re = 2,5∙io5, dR = 0,05 м, V = 5 м/с, р = юоо кг/м3)

∖ Y 
№ \ 5° 10° 17° 30° 45° 6о° 75° 85°

Области аппарата

1 1,03 1,34 1,55 1,6о 1,58 1,54 1,48 1,42

2 1Д7 1,54 1,90 2,22 2,38 2,47 2,49 2,49

3 1,12 1,76 2,36 2,78 2,86 2,88 2,97 2,92

4 1,01 1,50 2,05 2,6θ 2,79 2,88 2,98 2,98

5 1,09 1,75 2,49 ЗДб 3,47 3,67 3,97 3,94

6 o,94 1,43 2,04 2,74 3,09 3,31 3,55 3,58

7 1,09 1,75 2,43 3,о8 3,38 3,60 3,81 3,90

8 о,99 1,43 2,03 2,65 2,96 3,20 3,40 3,48

Диффузор-конфузорные секции

I 1,12 1,47 1,79 2,03 2,14 2,18 2,18 2,16

II 1,05 1,59 2,15 2,66 2,81 2,88 2,98 2,97
III о,99 1,54 2,18 2,87 3,21 3,42 3,68 3,69

IV 1,02 1,53 2,16 2,78 3,09 3,32 3,52 3,61



аппарата (рис. 2.8,а). Для увеличения степени турбулизации 
потока и, как следствие, эффективного смешения реагентов, 
целесообразно использовать реактор диффузор-конфузорно- 
го типа (рис. 2.1,6). Диффузор-конфузорный канал позволяет 
поддерживать высокие значения параметров турбулентности 
по всей длине трубчатого аппарата, изготовленного из несколь­
ких диффузор-конфузорных секций (рис. 2.8,6).

Рис. 2.8. Распределение коэффициента турбулентной диффузии Dt 
по объему трубчатого турбулентного аппарата цилиндрического (а) и 
диффузор-конфузорного (б) типов: Re = 2∙ιo5, dn = 0,05 м, V= 4 м/с, 
р = IOOO кг/м3)
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Помимо угла раскрытия диффузора у, ключевыми параме­
трами, позволяющими оптимизировать эффективность турбу­
лентного смешения в реакторе диффузор-конфузорного типа, 
являются соотношения диаметров диффузора к конфузору ⅛∕dκ 
и протяженность диффузор-конфузорной секции LJdp.

При синтезе полимеров, как правило, лимитирующим ме­
ханизмом выравнивания профиля по концентрации реагентов 
ввиду использования высоковязких потоков является микросме­
шение (смешение на молекулярном уровне). Критерию миниму­
ма характерного времени микросмешения отвечает максимум 
диссипации удельной кинетической энергии турбулентности ε. 
Поэтому необходимо, в первую очередь, выявить зависимость 
среднего значения диссипации удельной кинетической энергии 
турбулентности от соотношения геометрических размеров реак­
тора, ключевыми из которых являются djdκ и LJdp.

Согласно проведенным расчетам [105], при фиксирован­
ных значениях у и отношения dp∕dv, увеличение длины сек­
ции Lc приводит к тому, что диссипация удельной кинетиче­
ской энергии турбулентности ε вначале возрастает, а затем 
уменьшается. Аналогичная картина наблюдается и при изме­
нении отношения djdκ. Это свидетельствует о наличии точки 
максимума среднего значения диссипации удельной кинети­
ческой энергии турбулентности ε при некотором соотношении 
геометрических размеров реактора диффузор-конфузорного 
типа, которое и является оптимальным. Соотношение геоме­
трических размеров трубчатого аппарата с высокой степенью 
перемешивания реакционной смеси практически не зависит от 
угла у, что позволяет несколько упростить задачу.

В качестве критерия оптимизации геометрических разме­
ров трубчатого турбулентного аппарата диффузор-конфузор­
ной конструкции выбран максимум среднего значения дисси­
пации удельной кинетической энергии турбулентности ε при 
параметрах оптимизации: отношение диаметров диффузора 
конфузора ⅛∕dκ и отношение длины секции к диаметру диф­
фузора LJdp. Рис. 2.9 иллюстрирует зависимость среднего зна­
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чения диссипации удельной кинетической энергии турбулент­
ности от соотношения геометрических размеров реактора при 
γ = 45°. Точка максимума (M)j определяющая оптимальные па­
раметры реактора диффузор-конфузорного типа, соответству­
ет отношению диаметров диффузора и конфузора ⅛∕dκ = 1,6 
и отношению длины секции к диаметру диффузора LJdjx = 1,7. 
Оптимальные параметры сохраняются практически постоян­
ными при изменении угла раскрытия диффузора γ от 30 до 85°.

Рис. 2.9. Зависимость среднего значения диссипации удельной 
кинетической энергии турбулентности ε от соотношения геометрических 
размеров трубчатого турбулентного аппарата диффузор-конфузорной 
конструкции

Таким образом, трубчатый турбулентный аппарат диффу­
зор-конфузорной конструкции способен обеспечивать в любых 
химических и массообменных процессах однородные условия 
при высоком уровне турбулентного смешения, возникающего 
исключительно за счет геометрии канала, без использования 
дополнительных перемешивающих устройств. Простота и вы­
сокая надежность конструкции, а также эффективность мас- 
сообмена делают этот тип аппаратов исключительно перспек­
тивным для проведения быстрых химических процессов, где 
наиболее трудно обеспечить условие tcm < τx и к которым предъ­
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являются исключительно высокие требования по безопасности 
производства. Кроме того, реактор диффузор-конфузорного 
типа позволяет значительно расширить возможности непре­
рывного трубчатого аппарата в области протекания быстрых 
процессов в высоковязких реакционных системах, что особен­
но актуально в процессах синтеза полимеров.

2.1.4. Автомодельный режим течения реакционной 
смеси

Основной проблемой производства полимерных продуктов 
в растворах является увеличение на один-три и более по­
рядков вязкости реакционной смеси при повышении концен­

трации полимера в растворе. Например, динамическая вяз­
кость растворов цис-i,4-изопренового каучука в изопентане 
при температуре 295 К равна 90 Пз для ю %, 170 Пз для 13 % и 
480 Пз для 15 % растворов, в то время как для исходной изопен­
тан-изопреновой смеси порядка 0,004 Пз. Высокие вязкости 
растворов полимеров, как правило, не обеспечивают интенсив­
ного перемешивания реакционной массы при использовании 
объемных реакторов смешения, ибо резко снижаются значения 
критерия Рейнольдса (Re), а следовательно, и турбулентная 
диффузия. При этом наиболее вероятным способом переме­
шивания является малоэффективная молекулярная диффузия. 
Поэтому, например, при полимеризации, разложении и от­
мывке катализатора, а также при стабилизации полимера пе­
ред его выделением, работают с довольно разбавленными (не 
более 10-13 % мае.) растворами, что является существенным 
недостатком действующих производств. C понижением кон­
центрации мономера в реакционной смеси уменьшаются ско­
рость полимеризации и производительность процесса.
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Проблема эффективного массообмена особенно актуальна 
при проведении быстрых химических реакций, когда характер­
ное время реакции роста цепи исчисляется секундами или до­
лями секунды, а время пребывания реакционной смеси в объ­
емных реакторах смешения может достигать нескольких часов. 
В местах подачи реагентов формируется неоднородные про­
странственно-временные распределения полей температуры, 
конверсии мономера, концентрации активных центров в виде 
факела [8]. В этой ситуации принципиально, в том числе и при 
работе с высоковязкими растворами, не могут быть созданы 
однородные условия синтеза в объемных реакторах смешения.

Удачным решением большинства проблем, связанных 
с проведением быстрых химических процессов в высоковязких 
растворах (полимеризация изобутилена, синтез бутилкаучу­
ка, получение галобутилкаучуков, а также разложение Al, Мд, 
Ti, V и др. катализаторов, нейтрализация кислых продуктов, 
введение стабилизаторов перед выделением полимера и т.д.), 
явились разработка и использование в промышленном произ­
водстве высокопроизводительных малогабаритных трубчатых 
аппаратов. Диффузор-конфузорная конструкция обеспечива­
ет проведение процессов в режиме вытеснения в высокотур­
булентных потоках и, как следствие, в квазиизотермических 
(изотермических в любом сечении реактора) условиях [13].

Использование трубчатых аппаратов диффузор-конфу- 
зорного типа решает и другую чрезвычайно важную проблему, 
связанную с созданием и обеспечением по всей длине аппарата 
развитого турбулентного смешения, в том числе и при работе с 
высоковязкими растворами.

Кроме того, высокая турбулентность в зоне реакции при 
применении трубчатых аппаратов струйного типа диффу- 
зор-конфузорной конструкции решает важную проблему, свя­
занную с отрицательным влиянием высоковязких потоков на 
технологические показатели промышленных процессов. В этих 
условиях движение жидкостей, в том числе и высоковязких, 
отличается чрезвычайной нерегулярностью и беспорядочным 
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изменением скорости во времени в каждой точке потока, непре­
рывной пульсацией, обусловленных каскадным процессом взаи­
модействия движений разного масштаба — от самых больших до 
очень малых. В турбулентном потоке при гомогенизации среды 
основную роль играют пульсации с размерами порядка вели­
чин характеристических длин, определяющих размеры области, 
в которой имеется турбулентное движение [юб].

Интересно и практически важно то, что в крупномасштаб­
ных высокотурбулентных потоках вязкость жидкости не ока­
зывает влияния на характер движение основного объема сре­
ды [1, юб]. В этом случае течение является автомодельным по 
отношению к вязкости и ее влияние проявляется лишь в до­
статочно узком пристеночном слое. В автомодельном режиме 
все величины, относящиеся к турбулентному движению, когда 
гомогенизация среды лимитируется процессами обмена между 
крупными турбулентными и находящимися внутри них более 
мелкими вихрями, не зависят от вязкости потоков (автомодель­
ное течение по отношению к Re) [1, юб]. Это обстоятельство 
сужает круг величин, определяющих свойства турбулентно­
го движения в трубчатых аппаратах диффузор-конфузорного 
типа. Остаются лишь три величины, характеризующие крупно­
масштабные движения реакционной смеси, от которых зависит 
уровень турбулентного перемешивания жидких потоков в ус­
ловиях независимости от вязкости: плотность среды р, диаметр 
аппарата d и линейная скорость движения потоков V. Из этих 
величин в соответствии с размерностями представляется воз­
можность составить единственно возможные уравнения для 
средних значений удельной кинетической энергии турбулент­
ности Kcp, ее диссипации εcp, коэффициента турбулентной диф­
фузии Dlcp и гидравлического сопротивления ∆p [106]:

K,cp~Vs; εcp~^-; Dτcp~Vc∕; Δp~pVs (2.17)

Это, в частности, показано на примере потери давления 
при движении жидких потоков в цилиндрических трубчатых 
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каналах, где при ламинарном течении (Re ≤ 2300) ∆p зависит 
от Re и не зависит от шероховатости стенок канала [1]:

δp=F^√^^∙ (2-18)
Re а

При турбулентном движении Re=(4-100)∙103 в автомодель­
ной области течения по отношению к Re перепад давления на 
концах аппарата ∆p перестает зависеть от гидродинамического 
режима движения жидкости, но определяется шероховатостью 
стенки цилиндрического канала:

Ap= , , (2.19)
d(⅛<5-1)

где L — длина трубчатого аппарата, δ — относительная шеро­
ховатость стенки, равная отношению средней высоты выступов 
шероховатости на внутренней поверхности труб (абсолютная 
шероховатость) к диаметру трубы (для новых стальных труб аб­
солютная шероховатость оценена в 0,06-0,1 мм, для бывших 
в эксплуатации, но не сильно подвергнутых действию корро­
зии, стальных труб о,1-0,2 мм, а для старых загрязненных труб 
0,5-2 мм [1]).

Значение критерия Рейнольдса, выше которого наблюда­
ется автомодельная область, во многом определяется геоме­
трией течения. Например, в [1] показано, что при обтекании 
сферы автомодельная область, в которой коэффициент сопро­
тивления не зависит от Re, а значит и от вязкости, наступает 
при Reκp ≈ 500. Так как по сравнению с цилиндрическим кана­
лом в диффузор-конфузорном реакторе при тех же числах Re 
достигается значительно большая степень турбулизации пото­
ка, то можно ожидать, что в этом случае автомодельный режим 
начнет формироваться при более низких числах Рейнольдса.
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Численное решение уравнений турбулентного движения 
жидких потоков с использованием К-с-модели турбулентно­
сти (2.1)-(2.12) подтвердило это предположение [107, 108]. 
В трубчатом турбулентном реакторе диффузор-конфузор- 
ного типа автомодельный режим наступает при Reκp = 8 о o∕f. 
Параметр/— функция угла раскрытия диффузора у, и его зна­
чения могут быть найдены по апроксимирующей эту зависи­
мость формуле [109]

f= 0,117 +0,049γ - 0,0012γ2 + 1,374∙10 5γ3 - 5,9∙108γ4∙ (2.20)

В частности, в интервале углов раскрытия диффузора 300- 
8о° автомодельный режим течения реакционной смеси наблю­
дается при Re ≥ Reκp =950±50. В то же время в реакторе цилин­
дрического типа автомодельная область работы формируется 
при Re > ιo7, т. е. на четыре порядка выше.

В условиях формирования в трубчатых аппаратах диффу- 
зор-конфузорной конструкции автомодельного режима тече­
ния реакционной смеси получены численные коэффициенты 
в уравнениях (2.17). Это реализовано путем обработки массива 
данных, полученных при решении уравнений турбулентного 
движения сплошной среды с использованием К-с-модели тур­
булентности (2.1)-(2.12) методом конечных элементов на не­
равномерной расчетной сетке.

Среднее значение удельной кинетической энергии 
турбулентности

K = fJ2V*.  (2.21)

Средняя скорость диссипации удельной кинетической 
энергии турбулентности

f IV3£ = Щ^. (2.22)
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Среднее значение коэффициента турбулентной диффузии

O,O9 ∕t2∕K⅜
(2.23)

где коэффициенты fκ и/Е определяются значениями геометри­
ческих параметров реактора diJdκ и LJdp.

-0,074+0,012
(L )_ с_ -8,74 10 3 + 8,64 10 4 + 0,078

(2.24)

L=-0,138+0,226 -a -0,116 -a
d, d,

(d Y 
+ 0,019 -a

1 .

L
+ 0,03 -≠ - 

d7,

-4,95 ∙ιo3 -1,93-IO"3 -9,62 10 (2.25)

+3,22 -10 3

Возможность формирования в аппарате диффузор-конфу- 
зорного типа автомодельного режима движения реакционной 
смеси по отношению к вязкости позволила получить приемле­
мые для инженерных расчетов формулы оценки характерных 
времен смешения различного масштаба, подставляя (2.21)- 
(2.23) в (2.14)-(2.16).

Характерное время турбулентного смешения

Ттурб — (2.26)
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Характерное время микросмешения (смешение за счет 
молекулярной диффузии) в этом случае можно рассчитать по 
соотношению

7Z^MHKpθ — 17 > 3 (2.27)

Характерное время мезосмешения (смешение за счет обме­
на между крупными турбулентными вихрями и находящимися 
внутри них более мелкими) рассчитывается по соотношению

(2.28)
J ES к

Формулы (2.26)-(2.28) пригодны для расчетов характе­
ристик турбулентного смешения в интервалах соотношений: 
⅛∕⅛ = 1,2 ÷ 2,5; LJ⅛ = 0,5÷ 3,5; LJdfk > (ι-⅛∕⅛)ctg у.

Сопоставление характерных времен смешения, рассчи­
танных по (2.26)-(2.28), с характерным временем химической 
реакции τx или временем пребывания жидких потоков в аппа­
рате τπp, позволяет рассчитать оптимальную конструкцию труб­
чатого турбулентного аппарата как для проведения быстрых 
химических реакций, так и для гомогенизации потоков.

Формирование оптимального гидродинамического режи­
ма в реакторе диффузор-конфузорного типа позволяет в ряде 
случаев реализовать возможность повышения концентрации 
полимерных продуктов в растворе при получении синтетиче­
ских каучуков и термопластов, а также при работе с их высоко­
вязкими растворами до стадии выделения готовых продуктов, 
в том числе и при проведении быстрых химических реакций. 
Имеется возможность перехода ряда производств полимеров 
в растворах на новое поколение унифицированных ресурсе- и 
энергосберегающих высокопроизводительных технологий по­
вышенной экологической безопасности при широком исполь­
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зовании проточных малогабаритных трубчатых турбулентных 
аппаратов диффузор-конфузорной конструкции.

Таким образом, возможность реализации в трубчатых тур­
булентных аппаратах диффузор-конфузорной конструкции 
при сравнительно низких линейных скоростях движения реа­
гентов автомодельного режима течения расширяет области их 
промышленного использования при работе с высоковязкими 
средами. Кроме того, позволяет получить уравнения для рас­
чета средних значений коэффициента турбулентной диффу­
зии Dτ, удельной кинетической энергии турбулентности К, ее 
диссипации ε, а также характерных времен смешения потоков 
различного масштаба.

C целью оптимизации условий проведения быстрых про­
цессов целесообразно установить взаимосвязь геометрических 
размеров трубчатого турбулентного аппарата диффузор-кон­
фузорной конструкции, динамики его работы, а также физи­
ческих параметров жидких потоков со средними значения­
ми величин характерного времени турбулентного смешения 
реагентов.

При проведении быстрых химических реакций необхо­
димым условием отсутствия диффузионных затруднений яв­
ляется выполнение соотношения tcm = τιyp6 ≤ τx, где τx — время 
химической реакции (при полимеризации τx = ι∕kτ, а при про­
ведении быстрых процессов с участием низкомолекулярных 
реагентов τx = ι∕fcCh-1)∙ В то же время высокий уровень турбу­
лентного смешения реагентов и, как следствие, оптимальные 
условия для проведения химических процессов определяются 
соотношением характерных времен смешения жидких потоков 
на макро- и микроуровнях τιyp6 > тмикро [29, ио, ш].

При увеличении вязкости реакционной смеси быстрые 
химические и массообменные физические процессы посте­
пенно переходят в область, лимитируемую микросмешением, 
т. е. нарушается условие ττyp6 > тмикро (рис. 2.10). Поэтому при 
работе с высоковязкими растворами полимеров в объемных 
аппаратах смешения, а также трубчатых турбулентных аппара-
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Рис. 2.ιo. Значения характерных времен турбулентного смешения ττyp6 (1), 
микросмешения тмикро (3_6) и мезосмешения тме3о (2) в зависимости от 
скорости движения реакционной смеси V. Значения динамической 
вязкости: o,ooι (3), 1 (4), ю (5), 50 (6) ∏a∙c; dκ = 0,025 м, р = юоо кг/м3

тах с низкой скоростью движения жидких потоков смешение 
реагентов происходит малоэффективно, преимущественно за 
счет молекулярной диффузии. Использование реактора диф- 
фузор-конфузорного типа при увеличении линейной скоро­
сти движения реагентов позволяет перевести работу аппарата 
в турбулентный режим, когда время смешения будет лимити­
роваться эффективным крупномасштабным турбулентным об­
меном (рис. 2.ιo). Из рис. 2.10 также видно, что при увеличении 
скорости движения реакционной смеси потоков до 4 м/с на­
блюдается значительное снижение характерных времен микро- 
и макросмешения. При дальнейшем повышении V изменение 
значений времен смешения не столь значительно. Таким об­
разом, можно говорить о критическом значении скорости дви­
жения жидких потоков в трубчатом канале Vκp «4 м/с, которое 
в реальных условиях можно не превышать. Однако при увели­
чении скорости движения реакционной смеси (производитель­
ности аппарата) повышается удельная кинетическая энергия 
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турбулентности, за счет чего происходит интенсификация про­
цессов тепло- и массообмена.

Оптимальные характерные времена смешения также опре­
деляются интервалом углов раскрытия диффузора у больше 
30° (рис. 2.ιι). В то же время, например, для жидких потоков 
с вязкость 50 Па-с добиться оптимальных условий для протека­
ния массообменных процессов при тмикро < τιyp6 при технологиче­
ски приемлемых углах у невозможно. В этом случае необходимо 
увеличить скорость движения реакционной смеси V(рис. 2.ιo).

Рис. 2.11. Значения характерных времен турбулентного смешения ττyp6 (1), 
микросмешения тмикро Сз_6) и мезосмешения тмезо (2) в автомодельном 
режиме в зависимости от угла раскрытия диффузора у. Значения 
динамической вязкости: о,OOi (3), 1 (4), ю (5), 50 (6) Па-с; dκ = 0,025 м, 
р = 1ооо кг/м3, Vk = 4 м/с

Важными характеристиками, определяющими возмож­
ность использования трубчатых турбулентных аппаратов для 
конкретного процесса химической технологии, а также его гео­
метрические параметры, являются характерные времена турбу­
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лентного, микро- и мезосмешения. Например, при осуществле­
нии быстрой химической реакции, когда процесс практически 
полностью протекает локально в местах ввода реагентов, суще­
ственную роль играют численные значения характерного вре­
мени мезосмешения тмезо- В случае процессов эмульгирования 
или агломерации средний размер капель (частиц) дисперсной 
фазы зависит от смешения потоков на микроуровне и опреде­
ляется значением характерного времени микросмешения тмикро. 
При использовании трубчатых турбулентных аппаратов диф- 
фузор-конфузорной конструкции для гомогенизации жидких 
потоков необходимо, чтобы время достижения требуемого ка­
чества перемешивания (время пребывания смеси в аппарате) 
было сопоставимо с характерным временем крупномасштабно­
го турбулентного переноса τιyp6∙ В общем случае, для оптималь­
ного протекания процессов, лимитируемых массообменом, 
в турбулентных потоках должно выполняться соотношение 
lχ > ‰yp6 > ‰ιe30 > !микро [91∙

Величинами, определяющими значения характерных 
времен смешения, являются линейная скорость движения 
жидких потоков V, диаметр аппарата d, угол раскрытия диф­
фузора у, а для микросмешения — кинематическая вязкость v. 
Практически единственным и доступным способом воздей­
ствия на однородность реакционной смеси в реакторе диффу- 
зор-конфузорного типа является варьирование его диаметра и 
линейной скорости движения реагентов.

При смешении реагентов на микроуровне существенное 
влияние оказывают физические характеристики жидких пото­
ков, в частности, плотность и вязкость (рис. 2.12). Увеличение 
вязкости и уменьшение плотности реагентов, подаваемых 
в трубчатый турбулентный аппарат, могут привести к тому, 
что гомогенизация реакционной смеси будет лимитироваться 
молекулярной диффузией, что часто встречается при работе 
с растворами полимеров. Анализ зависимостей (2.26)-(2.28) 
позволяет предложить критерий нарушения автомодельного 
режима течения реакционной смеси, т. е. условия снижения 
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эффективности работы трубчатых турбулентных аппаратов 
диффузор-конфузорной конструкции с увеличением вязкости 
среды [29]:

(2.29)

Оптимизировать работу трубчатого аппарата в этом слу­
чае можно за счет повышения линейной скорости движения 
потоков в соответствии с соотношениями τιyp6 ~ 1/V, тмезо ~ ι∕V, 
тМикро ~ i∕Vl>5, чт° также позволяет значительно увеличить и 
производительность процесса ш, ибо w ~ V.

Увеличение линейной скорости движения реакционной 
смеси обеспечивает оптимальные значения характерных вре­
мен смешения жидких потоков, коэффициента турбулентной 
диффузии и диссипации удельной кинетической энергии тур­
булентности. Верхним пределом использования трубчатых 
турбулентных аппаратов по динамическим характеристикам 
их работы в этом случае, очевидно, является перепад давле­
ния на концах аппарата в соответствии с ∆p ~ V2, а нижним 
пределом — значения коэффициента турбулентной диффузии 
Dτ ≤ io-4 м2/с (переходная область).

Уменьшение диаметра реактора приводит к снижению 
характерного времени смешения, что является ключом к про­
ведению быстрых процессов в оптимальных условиях, однако 
это способствует понижению эффективного коэффициента 
турбулентной диффузии Dτ. Именно значения Dt определяют 
нижний предел возможности использования трубчатых турбу­
лентных аппаратов в условиях промышленного производства 
по геометрическим параметрам. Расчеты показывают, что при 
dκ < 0,023 м, Vk = 4 м/с и у = 45° коэффициент диффузии не 
превышает значения ю-4 м2/с, что характерно для переходного 
режима течения жидких потоков в цилиндрических каналах.
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Pn 
пл
Lc∣

личению средних значений диссипации удельной кинетиче­
ской энергии турбулентности ε. Максимальная величина ε 
определяет интенсивность смешения жидких потоков на ми­
кроуровне (колмогоровский масштаб), что обеспечивает воз­
никновение мелкомасштабных сдвиговых деформаций и, как 
следствие, получение тонкодисперсных эмульсий и суспензий. 
В этом случае уменьшение диаметра трубчатого турбулентного 
аппарата диффузор-конфузорной конструкции и увеличение 
линейной скорости движения реакционной смеси адекватны 
увеличению числа оборотов и диаметра лопастей механиче­
ской мешалки в объемных реакторах смешения.

Что касается длины зоны смешения и реакции в турбулент­
ных реакторах то расчеты характерного времени смешения и 
химической реакции позволяют вывести критерий возможно­
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сти реализации быстрых процессов химической технологии 
в трубчатых турбулентных аппаратах [29]:

• при синтезе полимеров (полимеризация)

(2.30)

• при синтезе низкомолекулярных продуктов в потоке

(2.31)

• при гомогенизации потоков

(2.32)

Если принять I = d, то (2.32) можно преобразовать:

(2.33)

Для недостаточно быстрого химического процесса воз­
можность использования трубчатого турбулентного аппарата 
ограничивается его весьма большой длиной при невысоких 
значениях константы скорости реакции. В то же время при про­
ведении массообменных физических процессов, в частности 
смешения потоков с целью гомогенизации реакционной смеси, 
необходимая протяженность зоны смешения и, следовательно, 
длина аппарата зависят только от геометрии его канала. Это 
обеспечивает широкие возможности для оптимизации прак­
тически любого процесса, где необходимо создать однородное 
поле концентраций реагентов. Анализ (2.30)-(2.33) свидетель­
ствует о том, что при протекании быстрых химических реакций
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в оптимальных условиях, т. е. в режиме квазиидеального вы­
теснения в турбулентных потоках, должно выполняться усло­
вие Lx ≥ Lcm [9, 29]:

К fvj ⅛iΓ∕b 
wi∣λJ λ2∕⅛'

(2.34)

В соответствии с (2.34) нетрудно определить критические 
значения констант скоростей химических реакций, которые 
необходимо иметь для проведения быстрых процессов в от­
сутствии диффузионных ограничений. В табл. 2.3 в качестве 
примера представлена зависимость критических значений 
константы скорости низкомолекулярной реакции второго по­
рядка от линейной скорости движения реакционной смеси V 
в трубчатом турбулентном аппарате, а также от его конструк­
ции. Увеличение V и снижение диаметра реактора d позволяют 
проводить химические реакции в оптимальных условиях с до­
статочно высокими значениями констант скоростей. В частно-

Таблица 2.3

Критическое значение константы скорости 
реакции второго порядка (л/моль-с), протекающей 
в кинетической области, в зависимости от скорости 
движения реагентов и диаметра трубчатого 
турбулентного аппарата при C = I молъ/л

Vi м/с
⅛,M

0,01 0,02 0,03
о,8 0,81 о,44 0,35

1 1,01 0,55 о,44
4 4,06 2,20 1,76
8 8,12 4,40 3,52
10 10,14 5,50 4,40
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сти, при технически приемлемых значениях d и V протекание 
химической реакции в отсутствии диффузионных сопротивле­
ний ограничивается значением константы скорости реакции 
низкомолекулярных веществ порядка к ≤ 10 л/моль-с.

При протекании более быстрых жидкофазных химических 
реакций с к » ю л/моль-с в турбулентных потоках при исполь­
зовании малогабаритных трубчатых турбулентных аппаратов 
диффузор-конфузорной конструкции для достижения соотно­
шения τx ≥ Tiyp6 необходимо резко увеличить линейную скорость 
движения потоков V, снизить d и уменьшить соответствующие 
концентрации вводимых в зону реакции реагентов.

Таким образом, изменяя геометрию (дизайн) трубчатого 
турбулентного аппарата диффузор-конфузорной конструкции, 
динамику его работы, а также физические параметры реагиру­
ющих потоков, можно оптимизировать значения характеристик 
турбулентного смешения в соответствии со спецификой проте­
кающего процесса, лимитируемого массообменом. Существует 
интервал значений диаметра трубчатого турбулентного аппара­
та диффузор-конфузорной конструкции и линейной скорости 
движения жидких потоков, при котором создаются условия для 
снятия диффузионных ограничений при протекании быстрых 
процессов. В соответствии с характером процесса (кинетические 
параметры, физические характеристики жидких потоков и т.д.) 
полученные закономерности позволяют научно-обоснованно 
выбирать оптимальные условия для его проведения (геометрию 
зоны реакции, динамические режимы и др.).

В различных отраслях химической, нефтехимической и 
др. промышленностей помимо процессов, протекающих в го­
могенных средах, распространены химические реакции, про­
текающие на границе раздела фаз в системах «жидкость-жид­
кость» и «жидкость-газ», когда скорость процесса в целом 
лимитируется скорость диффузии вещества через разделяю­
щую поверхность. В этом случае первостепенной задачей яв­
ляется снижение влияния ограничений для диффузии реаген­
тов, в частности, за счет формирования однородных дисперсий 
с развитой поверхностью контакта фаз.
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2.2. Турбулентное смешение двухфазной 
реакционной смеси

Среди многочисленных аппаратов, применяемых для полу­
чения дисперсных систем с развитой поверхностью кон­
такта фаз, самыми распространенными являются объемные 

аппараты, отличающиеся наличием внешнего источника тур­
булизации (мешалки) и, как следствие, развитым турбулент­
ным течением потоков (интенсивность турбулентного смеше­
ния достигает 30 ÷ 50 %) [112-114].

Наиболее распространены следующие пути снижения 
степени дисперсности эмульсий, образующихся в аппара­
тах с мешалкой [115, 116]: увеличение времени перемеши­
вания (продолжительности нахождения реагентов в зоне 
реакции с интенсивным перемешиванием), объема зоны дро­
бления или локальной диссипации удельной кинетической 
энергии турбулентности в зоне дробления. Для снижения 
степени дисперсности эмульсий в аппаратах с механическим 
перемешиванием наиболее предпочтительным оказывает­
ся вариант, связанный с увеличением локального значения 
диссипации энергии в зоне дробления, максимум которой 
локализован в зоне лопастей мешалки [112]. Кроме того, 
важнейшим фактором, влияющим на гидродинамическую 
обстановку в зоне реакции, является вертикальная циркуля­
ция (диффузия в осевом направлении) [117,118]. Для реализа­
ции процессов, протекающих на границе раздела фаз, поми­
мо аппаратов с механическим перемешиванием хорошо себя 
зарекомендовали роторно-пульсационные аппараты [119- 
121] и аппараты гидроакустического воздействия [122], осно­
ванные на принципе создания интенсивного кавитационного 
поля в зоне смешения реагентов. Следует отметить, что эти 
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аппараты отличаются высокой эффективностью при про­
ведении гетерогенных процессов, но энергоемки и сложны 
в изготовлении.

Основой эффективного осуществления быстрых гетероген­
ных химических реакций является получение дисперсных си­
стем в турбулентном потоке в трубчатых аппаратах [28, 30,104, 
123-126]. Экспериментально выявлено, что высокодисперсные 
эмульсии формируются на протяжении L = (20 ÷ 50 ⅛, причем 
требуемая энергия обеспечивается исключительно за счет ско­
рости потока, которая должна составлять порядка 5-15 м/с [125]. 
Однако в работе [104] показано, что повысить эффективность 
эмульгирования можно также за счет увеличения угла (>3θo) 
конического расширения в начале реактора. В то же время для 
эффективного диспергирования потоков, отличающихся по 
плотности и вязкости, необходимо обеспечить значение Dt на 
входе реактора порядка 0,065-0,080 м2/с, а также условия его 
постоянства по длине аппарата [28,104].

2.2.1. Математическое моделирование

Неоднородные или многофазные реакционные системы 
характеризуются наличием макроскопических (по отно­
шению к молекулярным) неоднородностей. Численный рас­

чет гидродинамики подобных течений чрезвычайно сложен. 
Существуют два основных принципиально отличающихся 
подхода к их описанию [127, 128]: подход Эйлера, в котором 
учитывается межфазное взаимодействие (модель взаимопро­
никающих континуумов) и подход Лагранжа, заключающий­
ся в интегрировании по траектории движения дискретных 
частиц (капель, пузырей и т.д.). Ввиду того, что реальные си­
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стемы содержат значительное количество частиц дискретной 
фазы, подход Лагранжа неприемлем для изучения движения 
многокомпонентных систем. В соответствии с подходом Эйлера, 
двухфазный поток представляется как два взаимопроникаю­
щих континуума, т. е. каждая из фаз рассматривается как ква- 
зисплошная фаза, но в условиях межфазного взаимодействия.

При математическом моделировании процессов смеше­
ния многофазной системы, движущейся в трубчатых каналах 
различной формы, предполагается справедливость следующих 
допущений: 1) размеры частиц дисперсной фазы во много раз 
больше молекулярно-кинетических; 2) размеры дисперсных ча­
стиц во много раз меньше расстояний, на которых усредненные 
или макроскопические параметры смеси или фаз существенно 
изменяются (кроме отдельных зон, которые рассматриваются 
как поверхности разрыва), т. е. размеры неоднородностей при 
течении многофазных потоков значительно меньше размеров 
диффузор-конфузорных каналов (L и ⅛). Первое допущение 
позволяет при расчетах использовать классические представ­
ления и уравнения механики сплошных однородных сред для 
описания процессов в масштабах самих неоднородностей (кап­
ли, пузыри и т. д.). Второе допущение определяет возможность 
описания макроскопических процессов в гетерофазной смеси 
методами механики сплошной среды с помощью усредненных 
или макроскопических параметров.

Описание методами механики сплошной среды движе­
ния гетерофазных реакционных систем в соответствии с под­
ходом Эйлера связано с введением понятия многоскоростного 
континуума и определением взаимопроникающего движения 
составляющих дисперсную систему. Многоскоростной конти­
нуум представляет совокупность N континуумов, каждый из 
которых относится к своей составляющей смеси (фазе или ком­
поненте) и заполняет один и тот же объем. Для каждого из со­
ставляющих континуумов в каждой точке определяется обыч­
ным образом плотность р, скорость движения, а затем и другие 
параметры. Таким образом, в каждой точке объема, занятого 
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смесью, определяются N плотностей, N скоростей и т. д. Кроме 
того, на основе этих величин можно определить параметры, 
характеризующие смесь компонентов в целом, а именно плот­
ность и среднемассовую скорость течения смеси.

Многие задачи гидродинамики и тепломассообмена, в том 
числе и многофазных течений, не поддаются аналитическому 
расчету и единственная возможность их теоретического анали­
за является получение численного решения. Большое распро­
странение для этого получили методы дискретизации уравне­
ний на неортогональных криволинейных сетках, позволяющие 
отслеживать форму границ расчетных областей. В области 
изучения тепломассопереноса и гидродинамики общеприня­
та система CFD (Computational Fluid Dynamics), которая позво­
ляет количественно предсказывать характер движения газов и 
жидкостей, теплопередачу, фазовые превращения, химические 
реакции и др., базируясь на классических законах физики и 
химии.

Для изучения турбулентного движения двухфазных по­
токов в реакторе диффузор-конфузорного типа выбрано чис­
ленное решение усредненных по Рейнольдсу уравнений тур­
булентного движения сплошной среды. Численно решались 
обобщенные уравнения переноса субстанции (массы, импульса, 
тепла) [127,129]:

d(a.pΦ.) / -→ ∖ -→
—v * t —+div I aipi и.Ф. - aiμ.gradΦi I = ai F., (2.35)

Cx L ' '

где αi, pi, μi, и. — объемная доля, плотность, коэффициент пе­
реноса (вязкость) и вектор скорости г-ой фазы, соответственно 
(индексы 1 — сплошная, 2 — дисперсная фаза).

В левой части уравнения записаны нестационарный, кон­
вективный и диффузионный члены, а в правой — источнико- 
вый. Зависимая переменная Φl обозначает различные величи­
ны, в частности, такие, как составляющую скорость, массовую
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концентрацию реагентов, энтальпию или температуру, кинети­
ческую энергию турбулентности или масштаб турбулентности. 
Уравнение (2.35) дополнено уравнениями неразрывности, вы­
ражающими закон сохранения массы:

d(g.pi)
dτ

¼div ∖a.p.ιι. =0.
∖ l>l I / (2.36)

Дифференциальные уравнения (2.35) и (2.36) легко реша­
ются для стационарного течения осесимметричного незакру- 
ченного турбулентного течения сплошной несжимаемой нью­
тоновской двухфазной среды без учета межфазного тепло- и 
массопереноса. Поэтому в качестве источника F в (2.35) вы­
ступает сила межфазного взаимодействия за счет трения. Было 
принято, что все дисперсные включения (капли, пузыри и т. д.) 
имеют сферическую форму.

Сила межфазного взаимодействия связана со скоростью 
скольжения через коэффициент межфазного натяжения о:

(2.37)

Скорость скольжения определяется как разность скоро­
стей сплошной V1 и дисперсной V2 фаз:

(2.38)

Коэффициент межфазного взаимодействия зависит от 
плотности p1, объемной доли α1 сплошной среды и от коэффи­
циента трения С:

f = 0,5CFp a V V , 
υ 7κj '11 СКОЛЬЖ P7 (2.39)

где F — удельная поверхность контакта фаз; υp — объем реакто­
ра. Коэффициент трения C зависит от чисел Re:
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6,3 
Re0-385

16
Re

20,68 
Re0’643

для Re > ιoo;

для Re < 0,49;

для o,49 < Re < ιoo.

Если Re » 100 и We > 8 коэффициент трения составляет

C = 2,7, а при Re » юо и Re > 2065,1
We2'6

определяется как C = We/з

(We — критерий Вебера).
Число Re для течения многофазных потоков рассчитывалось: 

Re = СКОЛЬЖ 2

V
(2.40)

где d2 — средний диаметр частиц дисперсной фазы; v — кине­
матическая вязкость двухфазной смеси.

Критерий Вебера We — мера отношения сил инерции к си­
лам межфазного натяжения и характеризует постоянство этого 
отношения в соответствующих точках подобных потоков:

We = ⅛^. (2.41)
σ

Характерной особенностью реактора диффузор-конфу- 
зорного типа является возникновение областей циркуля­
ции (рис. 2.13). В этом случае при течении вблизи стенки под 
действием градиента давления частицы дисперсной фазы 
в потоке начинают двигаться в сторону, противоположную 
направлению основного течения реакционной смеси.

Для численного изучения закономерностей подобных 
течений возможно использовать следующие модели тур­
булентности [127, 130]: стандартную (KEMODL) [90, 131,
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Рис. 2.13. Векторное поле скоростей в аппарате диффузор-конфузорного 
типа (⅛ = 0,08 м, Lc = 0,27 м, V = 16 м/с, pi = 6,93 кг/м3, р2 = 640 кг/м3, α2 = 0,2)

132]; модифицированную (KECHEN) и ренормализованную 
(KERNG) [133-135] /Г-с-модели. Несмотря на то, что двухпара­
метрическая К-с-модель турбулентности уже на протяжении 
многих лет широко применяется в практике расчетов гидроди­
намики и тепломассообмена в сложных турбулентных течени­
ях, в последние годы в адрес этой модели высказаны критиче­
ские замечания [136,137].

Расчеты подтвердили мнение о том, что стандартная 
К-е-модель турбулентности действительно дает завышенные 
значения, в частности, кинетической энергии турбулентно­
сти К. Заметно лучшие результаты получаются при использова­
нии моделей KECHEN и KERNG (рис. 2.14), специально разра­
ботанных для отрывных течений с наличием зон циркуляции.

Основной задачей моделирования течения двухфазных 
реакционных систем является оценка среднего диаметра ка­
пель (пузырей и т. д.) дисперсной фазы и их распределение по 
размерам при проведении быстрых процессов, протекающих 
на границе раздела фаз в аппаратах диффузор-конфузорного 
типа. В этом случае определяющую роль, в соответствии с те-
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K, m2/ c2

Рис. 2.14. Изменение удельной кинетической энергии турбулентности К по 
оси аппарата диффузор-конфузорного типа: расчет по модели KEMODL (1), 
KECHEN (2), KERNG (3)

орией изотропной турбулентности Колмогорова, играют зна­
чения скорости диссипации удельной кинетической энергии 
турбулентности ε.

В автомодельном режиме (Re > ιo3) для трубчатых аппа­
ратов диффузор-конфузорной конструкции усредненные по 
объему характеристики турбулентного потока практически не 
зависят от вязкости, но определяются значениями плотности 
фаз p1 и р2, их объемной скоростью W1 и ιυ2, диаметром аппара­
та dκ и скоростью течения смеси Vκ. В соответствии с анализом 
размерностей при использовании значимых величин можно 
составить комбинацию для среднего значения скорости дисси­
пации кинетической энергии турбулентности двухфазного по­
тока [127,129,130]:

εcp ~ (Vκ, dκ, pi, p2, w11w2). (2.42)
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Численное решение (2.35) и (2.36) с соответствующими 
граничными условиями по геометрическим параметрам зоны 
смешения, физическим характеристикам и динамике дисперс­
ной системы, позволило получить аналитическое решение 
уравнения (2.42): 

(2.43)

где/и/Е находятся по (2.20) и (2.25), соответственно.
Максимальное значение диссипации удельной кинетиче­

ской энергии турбулентности εmax в этом случае определяется как

(2.44)

Наибольшее расхождение между величинами, вычисляе­
мыми по (2.43), (2.44) и соответствующими результатами чис­
ленных расчетов не превышает 23 %, а среднее расхождение 
составляет ~ 7%. Таким образом, предложенные выражения 
могут быть использованы для оценочных расчетов параметров 
турбулентного течения двухфазных реакционных системы 
в трубчатых турбулентных аппаратах диффузор-конфузорной 
конструкции.

Важный фактор, влияющий на удельную поверхность раз­
дела фаз, — деформация поверхности капель (пузырей), кото­
рая в общем случае обусловлена динамическим напором под 
воздействием турбулентных пульсаций со стороны дисперси­
онной среды и (или) отношения скоростей движения фаз из- 
за разности в их плотностях (гравитационная составляющая). 
В этом случае минимальный размер частиц дисперсной фазы dκp, 
подвергающихся деформации может быть рассчитан из соотно­
шения, характеризующего устойчивость границы раздела фаз.
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Теоретически оценить минимальный размер капли (пузы­
ря) dκp, подвергающейся деформации при течении в турбулент­
ном режиме можно из соотношения, характеризующего устой­
чивость границы раздела фаз [113]:

2σ = P1(vj 

⅛, 2
(2.45)

где о — поверхностное натяжение; v, — пульсационная скорость 
масштаба элемента, определяемая в соответствии с «законом 
двух третей» Колмагорова-Обухова [138]:

v' = (4)iz3∙ (2.46)

Пульсации меньшего масштаба обладают значительно 
меньшей энергией и не способны деформировать частицы дис­
персной фазы. Пульсации большего масштаба увлекают эле­
менты дисперсной фазы без деформации их поверхности.

В результате обработки результатов численного экспери­
мента получена зависимость минимального значения среднего 
диаметра частиц дисперсной фазы, которые подвержены де­
формации за счет гидродинамического воздействия со сторо­
ны сплошной среды [130]:

⅛p=o,θ99∙ (2.47)

Диаметр dκp можно принять в качестве диаметра образую­
щихся дисперсных частиц в турбулентном потоке d2.

Для проверки адекватности предложенного метода расче­
та размеров частиц дисперсной фазы было проведено экспе­
риментальное изучение процесса эмульгирования в трубчатых 
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реакторах диффузор-конфузорной конструкции, в системе тек 
сан (дисперсная фаза) - вода (сплошная фаза) [139] (рис. 2.15). 
Частотные кривые распределения капель дисперсной фазы по 
размерам получали методом фотосъемки при интенсивном 
проходящем освещении с использованием цифровой фотока­
меры (выдержка 1/юоо с, светочувствительность 400). Для 
учета искажения изображения вследствие изогнутой формы 
корпуса аппарата, в его объем вводились калибровочные нити 
известного размера. При расчетах использовался центральный 
участок продольного сечения аппарата размером 0,75⅛, где 
расхождение между вычисленными по полученному изобра­
жению размерами калибровочных нитей и реальными значе 
ниями составляло менее 1%. Эта методика позволила также 
исключить возможность искажения изображения вследствие 
коэффициента преломления стеклянного корпуса аппарата и 
учесть систематическую ошибку. Покадровый просмотр ком­
пьютерного изображения движущихся дисперсных систем

Рис. 2.15. Схема экспериментальной установки эмульгирования 
в турбулентном режиме: 1 — емкость для дисперсной фазы, 
2 — перистальтический насос, 3 — линия подачи дисперсионной 
среды (вода), 4 — ротаметр, 5 — трубчатый турбулентный аппарат 
диффузор-конфузорной (цилиндрической) конструкции, 6 — цифровая 
фотокамера, 7 — источник света, 8 — отстойник
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(24 кадра/с) с ю-кратным увеличением при сопоставлении ли­
нейного размера частиц дисперсной фазы (все частицы имели 
сферическую форму) с линейным размером калибровочных 
нитей позволяет вычислить истинный размер капель (точнее 
площадь проекции сферической капли). Подсчет капель про­
водился в следующих интервалах (мм): 0-0,4; 0,4-0,6; 0,6-0,8; 
0,8-1,0; 1,0-1,5; 1,5-2,0; свыше 2.

Экспериментальные данные по эффективности эмульги­
рования гексана в воде в реакторе диффузор-конфузорного 
типа достаточно хорошо подтверждают результаты расчетов, 
проведенных на основе разработанной методики (рис. 2.16). 
Уравнения (2.43) и (2.47) справедливы для значений плот­
ностей как сплошной, так и дисперсной фазы, в интервале 
0,689 ÷1111 кг/м3.

Таким образом, при изучении движения двухфазных по­
токов в аппаратах диффузор-конфузорного типа достоверные 
результаты можно получить при использовании модели вза­
имопроникающих континуумов (подход Эйлера). Численное 
решение дифференциальных уравнений К-е-модели турбу­
лентности в частных производных с помощью неявного инте- 
гроинтерполяционного метода конечного объема позволяет 
получить по объему реактора диффузор-конфузорного типа 
поля следующих функций: осевой и и радиальной v скоро­
стей для каждой из фаз, давления р, объемных долей сплош­
ной a1 и дисперсной α2 фаз, удельной кинетической энергии 
турбулентности К, ее диссипации ε, а также некоторых других 
характеристик.

При описании процесса диспергирования при течении 
двухфазных систем в турбулентных потоках относительно гид­
родинамического режима работы трубчатых аппаратов диф- 
фузор-конфузорной конструкции удобно использовать объ­
емно-поверхностный диаметр капель дисперсной фазы d32 [84, 
124,125,140,141]:

Ут.с/?
d 11

32 У τn d2,
I Z

(2.48)
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a

Рис. 2.16. Зависимость усредненного по объему аппарата диаметра капель 
d2 от скорости движения дисперсионной среды w1: точки — эксперимент, 
линия — расчет; dn∕ds = 1,6 (а, г), 2 (б), з (β); Lc∕dn = 2 (а-в), з (г); da = 24 мм, 
d1 = 10 мм (осевой патрубок), d2 = 5 мм (радиальный патрубок)

который связан с удельной поверхностью F сферических ча­
стиц дисперсной фазы соотношением

6 _6^m.df 

d32 ∑midf ’ (2.49)

где mi — число капель г-ой фракции с диаметром di.
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Другой важной величиной, характеризующей качество по­
лучаемых дисперсных систем, является коэффициент полидис­
персности кд [142]:

∑mi⅞∙∑m,⅜ 

∑m,d,4∑m, '
(2.50)

Для монодисперсных систем кд = 1, для полидисперсных — 
кд < 1, причем чем меньше значение параметра кд, тем больше 
разброс частиц по размерам.

2.2.2. Турбулентные потоки «жидкость-жидкость»

При изучении турбулентного смешении однофазной реак­
ционной смеси показано, что радиальный ввод реагентов 
и коническое расширение на входе в аппарат позволяют сни­

зить диффузионные ограничения при протекании быстрых 
жидкофазных реакций. В то же время, при течении двухфаз­
ной реакционной смеси конечные размеры частиц дисперсной 
фазы определяются гидродинамическим напором (величиной 
сдвигового давления) в дисперсионной среде, который тем 
выше, чем интенсивнее турбулентные пульсации.

Аналогично однофазной реакционной смеси при увели­
чении угла раскрытия диффузора у в начальной части аппа­
рата (коническое расширение) наблюдается интенсификация 
турбулентного смешения двухфазной реакционной смеси. Это 
проявляется в увеличении содержания капель эмульсии с ди­
аметром менее о,8 мм (и, %) при изменении угла конического 
расширения в интервале о ÷ 60o (рис. 2.17) [14].
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Рис. 2.17. Зависимость процентного содержания фракции капель эмульсии 
с d < 0,8 мм (и, %) от угла конического расширения в начале аппарата у: 
w = 85 cm3∕c, гексан-вода

Существенное влияние на удельную поверхность реагиру­
ющих фаз оказывает соотношение центрального d1 (дисперси­
онная фаза) и бокового d2 (дисперсная фаза) патрубков [143, 
144]. Из рис. 2.18 видно, что увеличение соотношения d1∕d2 
при d1 = const приводит к снижению объемно-поверхностно­
го диаметра капель и, как следствие, увеличению поверхно­
сти контакта фаз. Это, очевидно, происходит ввиду того, что 
конечный размер дисперсных включений определяется пер­
воначальным диаметром капель, на который в свою очередь 
значительное влияние оказывает диаметр питающего патруб­
ка d2. Существенное влияние на дисперсный состав эмульсий 
в трубчатых турбулентных аппаратах оказывает изменение 
соотношения djd2 при d2 = const, в частности, снижение djd2 
(уменьшение d1) приводит к получению систем с минимальным 
в данных условиях эксперимента размером капель дисперсной 
фазы (рис. 2.18). Значительное снижение размеров дисперс­
ных включений в этом случае определяется при сравнимой 
производительности процесса увеличением в 4 раза линейной
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ln(d32), мм

Рис. 2.18. Зависимость ln(⅛2) от w в аппарате диффузор-конфузорного типа: 
⅛∕dκ = 1,6; Lc∕dn = 2; d1 = 5 (4), 10 (1-3) мм; d2 = 0,8 (3, 4), 1 (2), 3 (1) мм

скорости движения дисперсионной среды в патрубке d1, что 
увеличивает интенсивность сдвиговых деформаций на капли 
дисперсной фазы при ее радиальном способе ввода.

В случае формирования достаточно мелкодисперсных си­
стем в местах ввода исходных потоков (рис. 2.19, кривые 3, 4) 
размер частиц дисперсии практически не меняется по длине 
реактора. В этом случае диффузор-конфузорный канал, обе­
спечивающий постоянство высокого уровня турбулентного 
смешения по мере удаления от точки ввода исходных реагентов, 
поддерживает значение удельной поверхности контакта фаз на 
постоянном уровне за счет предотвращения расслаивания ре­
акционной смеси и коалесценции капель. При сравнительно 
больших диаметрах d2 в местах ввода реагентов формируются 
крупные капли (рис. 2.19, кривые 1, 2), размер которых снижа­
ется вдоль зоны реакции. В этом случае диффузор-конфузор- 
ные секции наряду с формированием однородной реакционной 
смеси функционируют еще и как диспергирующие устройства,
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Рис. 2.19. Зависимость объемно-поверхностного диаметра частиц 
дисперсной фазы ⅛2 от числа диффузор-конфузорных секций Nc 
(обозначения см. на рис. 2.18)

Использование аппарата цилиндрического типа в этом случае 
приводит к расслаиванию реагентов и замедлению скорости 
протекания химической реакции.

Увеличение скорости w движения потоков и количества 
диффузор-конфузорных секций Nc от 1 до 4 приводит к сни­
жению объемно-поверхностного диаметра капель дисперсной 
фазы и, соответственно, к увеличению удельной поверхности 
раздела фаз (рис. 2.20), что в случае быстрых реакций интенси­
фицирует протекание химического процесса в целом [139].

При фиксированном значении ⅛ влияние скорости дви­
жения реакционной смеси на удельную поверхность контак­
та фаз независимо от соотношения ⅛∕dκ и Lc∕⅛ подчиняется 
общей зависимости (рис. 2.21), которая аппроксимируется 
уравнением [9]: d32 = 4,74exp(-0,01iιυ). В то же время суще­
ствует определенный интервал объемной скорости движения 
реакционной смеси, которому соответствует аппарат с опти­
мальным соотношением dpJdκ. Снизу этот интервал ограничи­
вается зоной расслоенного течения двухфазного потока, свер-
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Рис. 2.20. Зависимость d32 от скорости ю движения двухфазного потока и 
числа Nc диффузор-конфузорных секций в трубчатом аппарате: ⅛ = 24 мм, 
⅛∕dκ = ι,6, Lc∕⅛ = 2

Рис. 2.21. Зависимость объемно-поверхностного диаметра частиц 
дисперсной фазы d32 и удельной поверхности контакта фаз F от геометрии 
аппарата диффузор-конфузорного типа (⅛ = 0,024 м) и скорости движения 
реакционной смеси: d√dκ = 1,6; Lc∕da = 2 (♦<>); djdκ = 2; Lc∕d^ = 2 (■□);
djJdκ = 3; Lc∕dpι = 2 (a a); ⅛/dκ = 1,6; Lc∕d% = 3 О)
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xy — энергетическими затратами, возникающими вследствие 
увеличения перепада давления. В частности, соотношению 
⅛∕dκ = 3 соответствует интервал 44 < w < 80 cm3∕c, a dpJdκ = 1,6 — 
интервал 80 < w < 180 cm3∕c, причем дальнейшее увеличение 
скорости движения реакционной смеси (w > 180 cm3∕c) опре­
деляет необходимость дальнейшего уменьшения соотношения 
⅛∕dκ (рис. 2.21) вплоть до ⅛∕dκ = 1, Т. е. в этом случае эффектив­
ным является аппарат цилиндрического типа.

Ключевыми параметрами при движении многофазных 
реакционных систем, влияющими на поверхность раздела фаз 
и, как следствие, диффузионные ограничения при протекании 
быстрых химических реакций являются вязкость дисперги­
руемой фазы и межфазное натяжение. Комплексное воздей­
ствие на процесс диспергирования за счет изменения этих па­
раметров позволяет учесть, а в ряде случаев целенаправленно 
влиять на интенсивность перехода реагентов через границу 
раздела. Для анализа возможностей этого способа изучены 
особенности движения модельной системы «вода (сплошная 
фаза) - гексан (дисперсная фаза)» в условиях изменения вязко­
сти углеводородной среды при растворении различного коли­
чества товарных образцов изопренового каучука марки СКИ-3 
и поверхностного натяжения при адсорбции на границе разде­
ла изопропилового спирта. Повышение вязкости дисперсной 
фазы приводит к получению эмульсии с более крупными капля­
ми углеводородной фазы (рис. 2.22). В результате этого снижа­
ет поверхность контакта фаз, что в случае протекания быстрых 
химических реакций обусловливает увеличение диффузион­
ных ограничений. При высоких значениях вязкости дробление 
дисперсной фазы в турбулентном потоке на сферические капли 
вообще не происходит. Вязкий компонент формирует «жгуты» 
различных размеров, при движении ориентирующиеся вдоль 
оси аппарата. Предельное значение вязкости дисперсной фазы, 
при котором затруднено диспергирование двухфазного пото­
ка в значительной степени определяется геометрией реактора. 
При снижении глубины профилирования канала, характери­

103



зуемой отношением диаметров диффузора к конфузору, в ряду 
djdvi = 2; 1,6; 1 (цилиндрический аппарат) предельное значе­
ние величины относительной вязкости составляет 40, 30 и 15, 
соответственно.

Отрицательное влияние вязкости на поверхность раздела 
фаз удается нивелировать за счет добавления поверхностно-ак­
тивных веществ, приводящих к снижению межфазного натя­
жения. Селективное распределение молекул спирта вблизи 
разделяющей поверхности сближает различия в составах не- 
смешивающихся фаз и снижает работу, необходимую для обра­
зования новой единицы поверхности. В этом случае при тех же 
параметрах турбулентных пульсаций в объеме сплошной фазы 
облегчается диспергирование при движении реакционной сме­
си в трубчатом аппарате диффузор-конфузорной конструкции. 
Следует иметь ввиду то, что протекание химических реакций 
на границе раздела фаз предполагает одновременное нахожде-

Рис. 2.22. Зависимость объемно-поверхностного диаметра ⅛ частиц 
дисперсной фазы от ее относительной вязкости и межфазного натяжения 
при движении систем «жидкость-жидкость» в трубчатом турбулентном 
аппарате. da∕dκ = 1 (1), 2 (2), w = 125 cm3∕c, ⅛ = 25 мм
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ние в реакционной смеси как минимум трех, отличающихся по 
химической природе веществ, некоторые из которых способны 
к адсорбции на межфазной поверхности. В реальных условиях 
это может соответствующим образом повлиять на размер дис­
персных включений.

Варьирование вязкости дисперсной фазы и межфазной 
поверхностной энергии, характеризующих физические свой­
ства реагирующих потоков, наряду с изменением геометрии 
трубчатого турбулентного реактора (рис. 2.22), способа ввода 
реагентов и гидродинамического режима его работы определя­
ют возможные пути воздействия на величину удельной поверх­
ности двухфазной реакционной смеси в реальных процессах.

Так же, как и в случае получения дисперсий с объемно-по­
верхностным диаметром ⅛2, соотношение LJdff практически не 
влияет на полидисперсность получаемых эмульсий. При уве­
личении соотношения ⅛∕dκ наблюдается возрастание разбро­
са частиц дисперсной фазы по размерам, причем достаточно 
однородные эмульсии формируются в диффузор-конфузор- 
ном канале трубчатого аппарата с ⅛∕c∕κ = 1,6. В частности, для 
LJdf5t = 2-3 значение к при djdκ = 1,6 составляет 0,72-0,75, тог­
да как при соотношении ⅛∕dκ, равном 2 и 3, к уменьшается до 
0,63 и 0,41, соответственно.

2.2.3. Турбулентные потоки «жидкость-газ»

Аналогично системе «жидкость-жидкость» на объем­
но-поверхностный диаметр частиц дисперсной фазы в объеме 
газожидкостного потока существенное влияние оказывают пер­
воначальные размеры пузырьков в местах ввода газа [145-147]. 
Увеличение объемного расхода газожидкостного потока при­
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водит к росту сдвиговых деформаций на частицы дисперсной 
фазы, и, как следствие, снижаются диаметры пузырьков газа 
в начале аппарата. В итоге это приводит к получению мелко­
дисперсной системы в объеме аппарата при увеличении объ­
емного расхода газожидкостного потока (рис. 2.23). Ввиду того, 
что быстрые химические реакции в двухфазных газожидкост­
ных системах, как правило, протекают в условиях избытка га­
зовой фазы, целесообразно рассмотреть влияние газосодержа- 
ния потока на изменение поверхности контакта фаз.

Wx, CM3/C

Рис. 2.23. Зависимость d32 от отношения объемных расходов газовой и 
жидкой фаз wτ∕wx (wx = 180 cm3∕c) (1) и скорости движения жидкой фазы wyκ 
(ιυ1∕wx = 0,1) (2): d1 = 10 мм, d2 = 3 мм, ⅛ = 24 мм

При постоянном объемном расходе газожидкостного по­
тока увеличение отношения wτ∕w^ приводит к повышению 
объемно-поверхностного диаметра частиц дисперсной фазы 
и, как следствие, снижению удельной поверхности контакта 
фаз (рис. 2.23). Значительный рост d32 газовых пузырей на­
блюдается при увеличении газосодержания потока до величи­
ны порядка wv∕wyκ = 0,2. Следует отметить, что в этой области 
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течения газожидкостного потока формируется пузырьковый 
режим. Дальнейший рост содержания газа в потоке практиче­
ски не влияет на размер дисперсий (⅛2 ≈ 1,4 мм), что, очевидно, 
связано с формированием плотноупакованного пузырькового 
(пенного) режима.

В случае течения газожидкостной смеси увеличение от­
ношения ⅛∕dκ в 3 раза, т.е. при переходе от аппарата цилин­
дрической (⅛∕dκ = 1) к диффузор-конфузорной (⅞∕dκ = 3) кон­
струкции приводит к понижению ⅛2 более чем в 4 раза. В то 
же время уменьшение диаметра d2 бокового патрубка ввода га­
зовой фазы в 9 раз снижает d32 всего лишь на 20% (рис. 2.24). 
Наблюдаемую картину можно объяснить тем, что при перехо­
де от цилиндрического аппарата к диффузор-конфузорному 
в условиях постоянства объемного расхода газожидкостного 
потока в зоне смешения формируется более высокий уровень 
турбулентного перемешивания. При этом происходит рост ги­
дродинамического воздействия на частицы дисперсной фазы 
со стороны сплошной среды, приводящий к снижению их раз­
меров. Изменение объемно-поверхностного диаметра частиц 
дисперсной фазы при варьировании d2 полностью определяет­
ся первоначальными размерами пузырьков, которые увеличи­
ваются с ростом диаметра питающего патрубка. Ввиду того, что 
при изменении d2 (dpJdκ = const) интенсивность турбулентного 
перемешивания в сплошной среде не изменяется, в этом слу­
чае возможно некоторое увеличение объемного коэффициен­
та массоотдачи только за счет снижения диаметра частиц дис­
персной фазы. В то же время профилирование стенок аппарата 
в интервале ⅛∕dκ = 1÷3 приводит как к увеличению уровня 
турбулентного перемешивания и, как следствие, коэффициен­
та массоотдачи в жидкой фазе, так и к уменьшению ⅛2, приво­
дящему к росту поверхности контакта фаз.

Таким образом, значительное влияние на размеры дис­
персных включений при течении газожидкостных потоков 
в трубчатых аппаратах оказывает отношение объемных рас­
ходов газовой и жидкой фаз шг/шж, а также объемный расход 
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потока дисперсной системы. Увеличение объемно-поверхност­
ного диаметра дисперсий при повышении содержания газа 
в реакционной смеси (рост отношения wv∕wx) можно компен­
сировать за счет роста скорости движения газожидкостного 
потока. Профилирование стенок трубчатого турбулентного 
аппарата в виде диффузор-конфузорных переходов позволяет 
эффективно снижать диффузионные ограничения при проте­
кании быстрых химических реакций в условиях наличия гра­
ницы раздела фаз.

Рис. 2.24. Зависимость объемно-поверхностного диаметра ⅛2 частиц 
дисперсной фазы в системе «жидкость-газ» от диаметра d2 патрубка ввода 
газовой фазы (⅛∕dκ = 2) (1) и отношения ⅛∕dκ (cZ2 = 3 мм) (2): wyκ = 140 cm3∕c, 
d1 = 10 мм, ⅛ = 24 мм

Газожидкостные системы по сравнению с течением систем 
«жидкость-жидкость» характеризуются сравнительно высоки­
ми значениями объемно-поверхностного диаметра частиц дис­
персной фазы (рис. 2.25). Это, очевидно, связано с большими 
значениями разности плотностей потоков и поверхностного 
натяжения на границе раздела фаз. Однако, различия в раз­
мерах частиц при движении систем «жидкость-жидкость» и 
«жидкость-газ» снижаются при переходе от аппарата цилин-
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Рис. 2.25. Зависимость объемно-поверхностного диаметра ⅛2
в системе «жидкость-жидкость» (1) и «газ-жидкость» (2) от отношения 
djdκ∖ d2 = 3 мм, шж = 140 cm3∕c, d1 = 10 мм, ⅛ = 24 мм

дрического типа к диффузор-конфузорному (рис. 2.25). В част­
ности, при прочих равных условиях размер пузырей более 
чем в з раза выше по сравнению с размером капель при дви­
жении двухфазных систем в реакторе цилиндрического типа. 
Диффузор-конфузорный канал обеспечивает получение дис­
персных систем с пузырями и каплями сопоставимых размеров.

Верхним пределом увеличения скорости движения двух­
фазной реакционной смеси и степени профилирования стенок 
реактора с целью получения высокодисперсных систем являет­
ся значительный рост перепада давления на концах аппарата, 
что приводит к повышению затрат на движение реакционной 
смеси. В то же время, значительные различия в плотностях 
компонентов газожидкостного потока приводит к расслаива­
нию потока и, как следствие, снижению поверхности контакта 
фаз с ростом диффузионных ограничений при протекании бы­
стрых химических реакций. Это является нижним пределом по 
объемному расходу потока, что определяет целесообразность 
рассмотрения влияния геометрии аппарата на область рассло­
енного течения двухфазных реакционных систем.
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2.2.4. Разделение двухфазной реакционной смеси 
в трубчатых аппаратах

Как правило, компоненты многофазных реакционных си­
стем отличаются по плотности и вязкости, что являет­
ся причиной расслаивания потока в особенности при низких 

скоростях движения. Это является нижним пределом по про­
изводительности трубчатых турбулентных реакторов при про­
текании быстрых химических процессов в условиях наличия 
границы раздела фаз.

В качестве параметра, характеризующего область течения 
однородного реакционного потока (участок реактора), выбра­
на протяженность зоны смешения от места ввода дисперсной 
фазы (жидкость, газ) до начала расслаивания двухфазного 
потока z [9]. В этом случае величина z характеризует область 
формирования однородного потока с равномерным распреде­
лением частиц дисперсной фазы по сечению аппарата. C увели­
чением производительности аппарата протяженность области 
течения однородного потока увеличивается, что связано с ро­
стом коэффициента турбулентной диффузии, предотвращаю­
щего коалесценцию дисперсной фазы в поле гравитационных 
сил (рис. 2.26). В диффузор-конфузорном аппарате однород­
ный поток формируется при более низких объемных расходах 
движения двухфазной системы по сравнению с цилиндриче­
ским аппаратом. Различия в протяженности реактора с течени­
ем однородного потока для аппаратов цилиндрического и диф- 
фузор-конфузорного типа увеличиваются с ростом объемного 
расхода сплошной среды.

При фиксированном объемном расходе двухфазного пото­
ка протяженность области течения однородной дисперсной си­
стемы последовательно растет при повышении глубины профи­
лированного канала (отношения ⅛∕dκ) (рис. 2.27). Увеличение 
диаметра d2 патрубка ввода дисперсной фазы приводит к тому,
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Рис. 2.26. Зависимость протяженности области реактора с течением 
однородного потока «жидкость-жидкость» от объемного расхода 
дисперсионной среды в трубчатом аппарате диффузор-конфузорной (1) и 
цилиндрической (2) конструкции: d1 = 10 мм; d2 = 3 мм; dκ = 24 мм

z∕⅛
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Рис. 2.27. Протяженность области течения однородного потока 
«жидкость-газ» в трубчатом аппарате: dκ∕dκ = 1 (1); 1,6 (2); 2 (3);
шж = 80 cm3∕c; wτ∕w^ = 0,1; ⅛ = 24 мм
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что расслаивание реакционной смеси наблюдается на меньших 
расстояниях от места ввода потоков, что, очевидно, связано 
с ростом размеров частиц дисперсной фазы и их агрегативной 
неустойчивости.

Следует отметить, что в системах «жидкость-жидкость» 
протяженность участка реактора с течением однородного пото­
ка при равномерном распределении дисперсной фазы выше по 
сравнению с системой «жидкость-газ». Это является следстви­
ем меньшего различия в значениях плотностей фаз.

Разделение компонентов многофазных реакционных си­
стем в трубчатых турбулентных аппаратах диффузор-конфу- 
зорной конструкции происходит и при высоких скоростях 
движения потоков. В периферийной области трубчатого тур­
булентного реактора диффузор-конфузорной конструкции под 
действием градиента давления частицы потока начинают дви­
гаться в сторону, противоположную направлению основного 
течения (зона циркуляции). В этой области поток жидкости со­
вершает вращательные движения, которые приводят к возник­
новению необычного эффекта: под действием центробежных 
сил может происходить сепарация (разделение) фаз, завися­
щая, в первую очередь, от различий в плотностях участвующих 
в процессе диспергирования реагентов. При значительном раз­
личии в значениях плотности сплошной p1 и дисперсной р2 фаз 
и Pi < р2 (например система «жидкость-твердое тело») в пери­
ферийной части аппарата наблюдается понижение объемной 
доли дисперсной фазы α2 за счет отбрасывания частиц к оси 
потока под действием центробежных сил (рис. 2.28). В случае 
p1 > р2 (например, система «жидкость-газ») в зоне циркуляции 
наблюдается повышение объемной доли дисперсной фазы a2. 
При незначительном различии в плотностях дисперсионной 
среды и дисперсной фазы (p1» р2) сепарирующего эффекта не 
наблюдается и дисперсная фаза равномерно распределена по 
объему реактора. Однородный двухфазный поток формирует­
ся также в узком сечении аппарата (конфузоре). В этом случае 
имеет место равномерное распределение объемной доли дис-
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Рис. 2.28. Распределение объемной доли дисперсной фазы α2 по радиусу 
реактора в диффузорной (1,2) и конфузорной (3,4) частях. Плотность 
дисперсионной (сплошной) среды p1 = 6,93 (1,3); 1111 (2); 998,2 (4) кг/м3; 
плотность дисперсной фазы р2 = 640 (1,3); 0,689 (2);ии (4) кг/м3;
⅛ = 0,04 м, dκ = 0,025 м, Lc = 0,08 м, V= 16 м/с

персной фазы a2 по сечению аппарата. Проведенные расчеты 
позволяют сделать важный вывод: при использовании труб­
чатых турбулентных аппаратов диффузор-конфузорной кон­
струкции необходимо учитывать возможность возникновения 
эффекта сепарации фаз и появления неоднородностей в рас­
пределении компонентов дисперсной системы при проведении 
как химических реакций, так и массообменных физических 
процессов.

Важным представляется надежное исключение вероятно­
сти разделения фаз в трубчатых аппаратах диффузор-конфу­
зорной конструкции при высоких скоростях движения двух­
фазного потока. При выявлении критерия возникновения 
сепарирующего эффекта принято, что центробежное ускоре­
ние попавшей в закрученный поток частицы оценивается как 
a = V2/R, а радиус вращения описывается как R = (⅛ - d^∕,2.. 
Представляя критерий Архимеда в модифицированном виде 
Агмод и заменяя в нем силу тяжести, выраженную через ускоре-
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ние свободного падения д, на центробежное ускорение, полу 
чим [128]

(2.51)

Из анализа физической картины предложена аналитиче 
ская формула для оценки эффекта сепарирования, в которой 
числовой коэффициент и показатель степени определялись пу 
тем обработки результатов численного расчета:

Δ⅞ _ θ,o6Ar*g  

‰ Re22
(2.52)

где ∆α2 — максимальная разность объемных долей дисперсной 
фазы на оси аппарата и на периферии; a2cp — среднее значе 
ние объемной доли дисперсной фазы в реакционном потоке; 
Re = Vd2pι ∕μ1.

Анализ физической картины турбулентного движения 
реакционной смеси в трубчатых каналах различной конструк 
ции может определить возможность количественного и науч 
но-обоснованного подхода к выбору оптимальной геометрии 
реактора при протекании любых быстрых химических процес 
сов с целью снижения диффузионных ограничений и создания 
однородных условий при получении синтетических продуктов 
Однако необходим поиск решений еще одной важной научной 
и прикладной проблемы, связанной с регулированием темпе 
ратурного режима при проведении быстрых химических про 
цессов с локальным выделение значительного количества теп 
ла в зоне реакции.



2.3. Тепловой режим при протекании 
быстрых жидкофазных реакций

Поддержание требуемого температурного режима в зоне 
реакции является необходимым условием эффективного 
и безопасного проведения любого технологического процесса. 

Подъем температуры в зоне реакции при протекании экзотер­
мических процессов зависит от термодинамических и кине­
тических параметров, концентрации и способа введения ре­
агентов, гидродинамического режима в зоне реакции и др. [148, 
149]. Проблемы в регулировании температурного режима в ре­
акторах возникают при проведении быстрых химических эк­
зотермических реакций в жидкой фазе, которые протекают за 
секунды или доли секунды, при этом протяженность зоны ре­
акции Lx, как правило, не превышает нескольких сантиметров, 
а часто и долей сантиметра. Естественно, это ведет к локально­
му разогреву среды и если отсутствует или недостаточен тепло­
отвод может приводить к тепловому взрыву. По этой причине 
проведение быстрых химических процессов в стандартных объ­
емных аппаратах смешения с любыми механическими переме­
шивающими устройствами и системой внешнего теплосъема 
технологически нецелесообразно, поскольку всегда в местах 
ввода реагентов формируется объемный градиент темпера­
тур — «факел», характеризующийся нестационарным протека­
нием реакции и значительным, часто недопустимым, перегре­
вом реакционной смеси.

Для быстрых химических реакций приемлемы традицион­
ные способы регулирования теплового режима: расход тепла 
реакции на адиабатический разогрев предварительно охлаж­
денных исходных реагентов, внутренний теплосъем за счет 
кипения компонентов реакционной смеси [7]. Формирование 
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режима квазиидеального вытеснения, когда зона реакции до­
стигает теплопроводящих стенок реактора, определяет воз­
можность эффективного использования также и внешнего 
теплосъема.

2.3.1. Адиабатический режим

Адиабатический подъем температуры в зоне реакции ΔT,afl 
рассчитывается как [61]

ΔΓw = 3^, (2.53)
C р

где q — тепловой эффект реакции, ∆∏ — выход продукта реак­
ции с единицы объема, Cp, р — средние теплоемкость и плот­
ность реакционной смеси.

В зависимости от численных значений теплового эффекта 
химического процесса q и выхода продукта реакции ∆∏ подъем 
температуры ΔT,afl в зоне реакции может составлять десятки и 
даже сотни градусов, причем все тепло выделяется очень бы­
стро (за секунды или доли секунды) и на очень малом расстоя­
нии по длине реактора Lx =V∙τx = V∕(k[C]n~1) (при полимериза­
ции Lx = V∕kτ~) (табл. 2.4).

При проведении быстрых процессов полимеризации, ког­
да R < Rκp, интенсивное продольное и поперечное перемешива­
ние усредняет температуру в зоне реакции таким образом, что 
MMP и средние MM оказываются близкими к характерным для 
изотермических условий при температурах, соответствующих 
адиабатическому разогреву смеси. Однако, возможности поли-
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Таблица 2.4

Протекание быстрых экзотермических процессов 
в трубчатом турбулентном реакторе цилиндрического 
типа (To = 293 К, Tx = 243 K,V=ι м/с)

№ 
п/п

Процесс
к, 

л/моль-с
9, 

кДж/кг
АП, 

кг/м3
АТад, 
град

Lx, M

1 CH =CH, + HCl → CH,Cl-CH 2 2 23 IO3 552 322,5 127 2∙1O^4

2 CH,=CH,+ Cl, → CH,Cl-CH,Cl 2 2 2 2 2 IO3 1899 495 589 2∙10^4

3 CftHft + Cl, → CftH Cl + HCl6 6 2 65 IO4 1163 627,5 490 2∙10^5

4 HCl + NaOH → H2O + NaCl IO8 1970 377,5 131 2∙10^1°

5
CH2=CH-CH=CH

CH3

AlCl3O(C6H5)2^
-CH2-CH=CH-CH

CH3-
6,7 1064 340,0 247 5∙io^2

6
H2SO4+ nH20→ H2SO4-IiH2O 

(п = 3,6)
IO7ztl 196 ¼65,2 84 l,l∙10^8ztl

7

CH3-

CH2=f
CH4 πl- j -

AlCl3

П

CH3"

- CH2-C 

CH3
IO6 971 280,0 232 5,7∙1O^2

8

~ CH2-C(CH3)-CH-CH2- +Cl2 НС1 ►

-CH2-C-CHCl-CH2- 
CH2

2∙102 2706 250,0 4 2

9
RCH=CH2+ H2SO4----- ► R-CH-O-SO3H

CH3 30 584 350,0 200 14

меризации в адиабатических условиях обычно ограничивают­
ся тем, что при высоких температурах значительно снижается 
MM и протекают побочные процессы, в частности, деструкция 
и сшивка макромолекул.

Возможность охлаждения исходной смеси в случае реали­
зации процесса, при котором не достигается температура ки­
пения реакционной массы, ограничивается температурой ки­
пения хладоагента, например, жидкого этилена (Ткип = 183 К). 
До того, как начнется кипение растворителя, температура сме­
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си будет подниматься пропорционально росту выхода полиме­
ра в соответствии с соотношением [150]:

∆M=⅛p-τ0). (2.54)

На примере полимеризации изобутилена показано, что, 
если использовать диапазон изменения температуры в 900 (ох­
лаждающий агент жидкий этилен с Tkhπ = 183 К), то за счет 
адиабатического нагревания реакционной смеси можно запо- 
лимеризовать порядка 15 % мае. жидкого изобутилена. Если воз­
можности охлаждения раствора мономера меньше, например 
охлаждающим агентов является жидкий аммиак (Tκιιπ = 243 К), 
то за время нагревания реакционной смеси можно получить не 
более 10 % мае. полимера.

Одним из эффективных способов отвода тепла химической 
реакции является внутренний теплосъем при кипении компо­
нентов реакционной смеси [51,148,151-153].

2.3.2. Внутренний теплосъем

Кипение имеет место в некотором достаточно узком тем­
пературном интервале, причем Ткип сложным образом за­
висит от состава реакционной смеси. Для эффективного регу­

лирования температурного поля в зоне реакции необходимо 
знать изменение температуры кипения и теплоты испарения 
от состава реагирующей смеси. В случае внутреннего теплосъе- 
ма температура реакционной смеси можно поддерживать на 
постоянном уровне, тем более, что для ряда процессов тепло­
ты испарения и количество растворителя вполне хватает для 
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поддержания температуры процесса на необходимом уровне 
вплоть до исчерпания исходных реагентов. В результате проте­
кания процесса температура реакции повышается до достиже­
ния Ткип, затем в условиях кипения компонентов реакционной 
смеси процесс идет при практически постоянной температуре 
до тех пор, пока кипение не прекратится в результате перехода 
всего растворителя и/или определенной части реагентов в га­
зовую фазу. При полном переходе кипящей жидкости в пар 
температура в системе снова начинает возрастать.

Количество полимера, которое будет синтезироваться за 
счет нагревания исходной смеси от T0 до Tκιιπ можно оценить по 
следующей зависимости [150]:

ρΔM = Cp(τ -T]+χS + у..(м -&М\, (2.55)
” Р\ кип о/ ∙zlzs о λm∖ о ), 4

Cp(τ -T )+χ +(χw-χ }м дд^-_ ₽\ кип о/ λs ∖∕vm ∕vs∕ о

Zm +<?
(2.56)

где S0 = (1 - M0), M0 — начальные массовые доли растворителя 
и мономера в реакционной смеси соответственно; ‰, χs — те­
плоты испарения мономера и растворителя соответственно.

Когда кипение идет при переменной температуре, то коли­
чественным критерием постоянства температуры при анализе 
MM и MMP полимера является соотношение 

(2.57)

где R — газовая постоянная; Ep, Em — энергии активации реак 
ций роста и передачи цепи на мономер соответственно.
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В частном случае, когда константы скорости реакции ро­
ста цепи и гибели активных центров не зависят от температуры, 
а кинетическая схема полимеризации соответствует быстрому 
инициированию и первому порядку по мономеру и гибели ак­
тивных центров по их концентрации, получено выражение для 
выхода полимера [148]:

Jt

∑ΔΛlj=Λl0
Z=I

1-ехр (2.58)

В общем случае внутренний теплосъем за счет кипения 
компонентов реакционной смеси является достаточно эффек­
тивным способом термостатирования быстрых жидкофазных 
химических реакций. Кроме того, образование в реакционной 
системе газовой фазы интенсифицирует турбулентное смеше­
ния реагентов в объеме аппарата.

2.3.3. Внешний теплосъем

А нализ изменения температуры в реакционном потоке при 
хАбыстрой полимеризации показывает, что увеличение ра­
диуса реактора в условиях отсутствия внешнего теплосъема 
приводит к заметному изменению температурного режима ре­
акции [72, 148, 150, 151, 154]. Например, при малых радиусах 
трубчатого турбулентного реактора температуры центрально­
го и периферийного потоков реакционной смеси различаются 
мало (не более 2-50) и то лишь в начальной стадии полиме­
ризации (рис. 2.29). C увеличением R эта величина достигает 
наибольших значений (5o-6o0), несмотря на низкие (массовой
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ΔT

Рис. 2.29. Изменение температуры реакционного потока в процессе быстрой 
полимеризации изобутилена без теплосъема: R = 0,08 (а), 0,5 (б) м — и при 
внешнем теплосъеме: Kτ = 50, R = 0,08 м. Cm = 2,5 моль/л, Cai = 4,5 ммоль/л, 
T0 = 300 К

долей до 30 %) степени превращения мономера. В этом случае 
профиль температуры реакции полимеризации мономера ис­
кажается и характеризуется областью максимальных темпе­
ратур в центре потока при отсутствии изменения температуры 
на периферии. Последнее означает, что реакция практически 
не достигает стенки, т. е. имеет место формирование объемно­
го градиента температур (по радиусу R и длине L реакционной 
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зоны). При малых радиусах реактора, когда зона реакции до­
стигает теплообменных стенок, наблюдается эффективное по­
нижение температуры в результате внешнего теплосъема.

Снижение температурных градиентов в зоне реакции при 
протекании быстрых полимеризационных процессов оказыва­
ет существенное влияние на молекулярные характеристики по­
лимеров. В ряде случаев отвод тепла через теплопроводящую 
стенку определяет особенности реализации процесса, в частно­
сти, способ ввода реагентов. Изменение способа подачи реаген­
тов в зону реакции в условиях внешнего теплосъема оказывает 
заметное влияние на молекулярно-массовые характеристики 
получаемых в результате протекания быстрого полимеризаци- 
онного процесса продуктов [26,102,103,155].

В рамках единой математической модели в работах [102, 
103] изучено влияние способа подачи мономера и катализато­
ра в зону реакции при полимеризации изобутилена в потоке. 
Выбраны два способа ввода реагентов: I — с центральным одно­
точечным вводом катализатора, когда через соосный патрубок 
подается катализатор, а поток мономера движется сонаправле- 
но движению катализатору через кольцевой канал вдоль сте­
нок реактора; II — с вводом катализатора по кольцевому кана­
лу вдоль внешней стенки (инверсия способа ввода реагентов 
по сравнению с методом I). Расчеты показали, что при малых 
радиусах реакционной зоны в условиях отсутствия внешнего 
теплосъема способ подачи реагентов не оказывает влияния 
на средние MM и MMP образующегося полимерного продук­
та. C увеличением эффективности внешнего теплосъема MM и 
MMP продуктов различаются в зависимости от способа подачи 
мономера и катализатора. Так, если при реализации модели I 
с вводом катализатора по оси реактора, Pn увеличивается, a Pw∕Pn 
при этом последовательно понижается, приближаясь практи­
чески к двум при K1 = 50, то для модели II с вводом катали­
затора вдоль стенок реактора Pvf∕ Pn стремится к двум уже при 
Kt = 20. Характерно, что Pn для модели II всегда больше, чем 
для модели I при прочих равных условиях.
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C увеличением радиуса реактора эффект изменения моле­
кулярно-массовых характеристик полимера становится более 
ощутим, при этом Pn для модели I с увеличением интенсивно­
сти отвода тепла через металлическую стенку изменяется не­
значительно. Коэффициент полидисперсности в этом случае 
практически не изменяется. В то же время при втором способе 
подачи катализатора (модель II) Pw∕Pn существенно снижается 
и стремится к экспоненциальному с одновременным ростом Pn.

Выявленный эффект связан с характером температурных 
полей в реакционном объеме. При малых радиусах, т. е. когда 
формируется плоский фронт реакции, эффект термостатирова- 
ния связан с понижением температуры реакции на начальной 
стадии процесса, а по длине реакционной зоны она изменяет­
ся одинаково для обеих способов ввода реагентов. При боль­
ших радиусах происходит изменение температурного поля 
во всем реакторе. Так, при реализации способа ввода катали­
затора вдоль стенок реактора имеет место образование зоны 
максимальных температур вблизи термостатируемой стенки, 
что существенно облегчает отвод тепла и сглаживает темпе­
ратурное поле. Это приводит с сужению MMP образующегося 
полимерного продукта. В случае, когда катализатор вводится 
по оси реактора, сравнительно большого радиуса теплосъем пе­
рестает влиять на характер процесса даже при увеличении ко­
эффициента теплопередачи, что связано с наличием проскока 
мономера в пристеночном пространстве, который выполняет 
роль теплоизолятора. Таким образом, эффективность внешне­
го теплосъема при протекании быстрых химических реакций 
проявляется только в случае достижения зоны реакции тепло­
проводящей поверхности реактора. Это возможно реализовать 
либо за счет снижения радиуса реактора и приближения его га­
баритов к размерам зоны реакции, либо смещения фронта ре­
акции к периферии, в частности, за счет варьирования способа 
ввода реагентов.

В условиях формирования режима квазиидеального вы­
теснения для трубчатых турбулентных аппаратов цилиндриче­
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ской конструкции необходимо получить уравнение для расчета 
температурного поля в реакционном объеме при протекании 
быстрой химической реакции (в предположении, что реакция 
на 100 % протекает в местах ввода реагентов). В этом случае 
уравнение теплового баланса для элемента поверхности dF 
имеет вид [1]

dQ = GC (-dTp) = GC dT , (2.59)x∙ 1 PP4 p хрхх’ 4 'jj'

где Gp, Gx, Cpp, Cpx — массовый расход и теплоемкость реакцион­
ной смеси и хладоагента, соответственно.

Из (2.59) после соответствующих преобразований можно 
получить

(2.60)

В то же время в соответствии с основным законом тепло­

передачи dQ = K1AF(T-Tx) (Kτ — коэффициент теплопередачи 

через стенку) выражение (2.60) можно преобразовать:

Разделяя переменные и интегрируя полученное выраже­
ние в пределах изменения от Тад - Txl (Тад = T0 + АТад) до T,p - Tx2 
(Tp — требуемая температура в зоне реакции) и AF — от о 
до F (при K1 = const), получим

(2.62)

где F = 2л7?ТОхл и G = VnR2 р.
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Для проведения расчетов требуемой зоны охлаждения в 
трубчатом турбулентном аппарате по формуле (2.62) необхо­
димо знать коэффициент теплопередачи Кт, который рассчи­
тывается по уравнению [1]:

α λ а 
1 2

где α1, a2 — коэффициент теплоотдачи охлаждаемого и нагрева­
емого потока (хладоагента), соответственно; δ — толщина стен­
ки (о,OOi м); λ — коэффициент теплопроводности стенки (для 
кварцевого стекла 1,389 Дж/(м-с-град)). Коэффициент теплоот­
дачи обычно находят из справочной литературы (при 323 К для 
воды а = 1801,44 Дж/(м2-с-град)).

Величина коэффициента теплоотдачи зависит от мно­
гих факторов и является функцией нескольких переменных. 
Главным образом величину коэффициента теплоотдачи опре­
деляют следующие факторы: 1) тип теплоносителя (газ, пар, 
капельная жидкость); 2) характер течения жидкости (вынуж­
денное или свободное течение); 3) геометрия стенки (диаметр, 
длина и т.д.); 4) состояние и свойства жидкости (температура, 
давление, плотность, теплоемкость, теплопроводность, вяз­
кость); 5) параметры движения (скорость); 6) температура 
стенки.

На рис. 2.30 приведены зависимости длины зоны охлаж­
дения от скорости кольцевого потока wκ, полученной экспе­
риментально (кривая 1) и рассчитанной по уравнению (2.62) 
(кривая 2) [9,156]. Видно, что при низких скоростях движения 
кольцевого потока (хладоагента) наблюдается высокое расхож­
дение между экспериментальными и расчетными значениями 
Loxjl. В то же время при высоких ιυκ расхождение снижается и 
при скорости движения хладоагента порядка 350 cm3∕c расчет­
ная Loxjl совпадает с экспериментальной. Ввиду того, что при 
увеличении ιυκ растет величина a2 (увеличивается уровень тур-
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Рис. 2.30. Экспериментальная (ι) и расчетная (2) длина зоны 
охлаждения в реакторе цилиндрического типа: Tan = 50 oC, Tx = 4-5 °C, 
α1 = 1801,44 Дж/(м2-с-К), δ = 0,001 м, λ = 1,389 Дж/(м-с-К), wb = 47 cm3∕c, 
R = 0,008 м, Cp = 4179,91 Дж/(кг-К), р = IOOO кг/м3

булентности кольцевого потока), коэффициент теплопередачи 
будет полностью определяется коэффициентом теплоотдачи 
охлаждаемого внутреннего потока α1.

Таким образом, уравнение (2.62) можно преобразовать 
с учетом условий: 1) скорость хладоагента велика (Gx → ∞), тог­
да температуру хладоагента можно принять Tx = const (ввиду 
того, что трубчатые турбулентные аппараты малогабаритны, 
это условие практически всегда соблюдается); 2) коэффициент 
теплопередачи можно заменить коэффициентом теплоотдачи 
реакционной смеси при протекании быстрой химической реак­
ции (в соответствие с (2.63) коэффициент теплопередачи опре­
деляется меньшим из коэффициентов теплоотдачи). В этом 
случае, преобразуя (2.62) с учетом предложенных допущений, 
получим [156]:

r 2«£охл Л

AT = T -T = (τ -T} 1-е pc*rv 
ад р \ ад х / (2.64)
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На рис. 2.31 представлена зависимость экспериментально­
го и расчетного по (2.64) перепада температур в зоне реакции 
от скорости движения потоков. Видно, что в предположении 
Tx = const уравнение (2.64) достаточно достоверно описывает 
экспериментальные данные. Это определяет возможность его 
использования для анализа и поиска путей эффективного ре­
гулирования теплового режима при протекании быстрых хи­
мических реакций [44,157-161].

Рис. 2.31. Сопоставление экспериментального (точки) и расчетного (линия) 
перепада температур ΔT0xjl в реакторе цилиндрического типа в зависимости 
от скорости реакционной смеси wb: wk = 130 cm3∕c, L = 1 м, Tan = 50 °C, 
Tx = 4-5 oC, α2 = 800 Дж/(м2-с-К), α1 — справочные данные (номограммы)

Использование в (2.64) коэффициента теплоотдачи реак­
ционной смеси вместо коэффициента теплопередачи позволя­
ет существенно упростить расчеты температурного поля в зоне 
реакции, так как коэффициент теплоотдачи можно найти с ис­
пользованием теории подобия.
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Решая (2.64) относительно Loxjl, можно оценить длину зоны 
охлаждения при внешнем теплосъеме, необходимую для под­
держания в реакционном объеме требуемой температуры Tp:

(2.65)

Длина Loxjl растет с увеличением Cp, р, Rn V, при этом ко­
эффициент теплоотдачи а также зависит от этих же величин. 
Величину а в уравнении (2.65) можно выразить через критерий 
Нуссельта Nu = 0,023(Re)0,8(Pr)°3 (турбулентный режим), ис­
пользуя соответствующие уравнения для критериев Рейнольдса 
Re = Vdp ∕μ и Прандтля Pr = μCp∕λ:

NuA  0,02p0'8Cp0'3Λ0'7V0'8

2R P05R0'2
(2.66)

После преобразования (2.65) с учетом (2.66) получим [157, 
159]:

In 1-
T -T У

ri'2c0'7p0'5p0'2v0'2ад

T
____ P

-T
T — у ад * J

охл
0,04Λ07

(2.67)

Считая в первом приближении величины Cp, р, μ и λ не зави­
сящими от температуры, имеем C°,7μ0'5p°,2 / 0,04λ0 7 = A = const. 
Тогда

(2.68)
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Как видно, коэффициент А определяется только физиче­
скими параметрами реагирующей системы, и практически не 
зависит от кинетических и гидродинамических параметров 
процесса. При этом для конкретного химического процесса 
имеются свои количественные значения этих величин, заметно 
влияющие на длину зоны охлаждения L0301.

Уравнение (2.68) определяет возможные пути регулирова­
ния температурного режима при включении внешнего тепло- 
съема в трубчатом аппарате струйного типа при проведении 
быстрых химических реакций. В частности, за счет изменения 
T0 — захолаживание потоков исходных реагентов; ∆∏ — сни­
жение адиабатического разогрева реакционной смеси за счет 
уменьшения выхода продукта реакции с единице объема; 
Tx — использование хладоагента с более низкой температурой; 
R — снижение радиуса реактора при гарантированном форми­
ровании режима квазиидеального вытеснения в турбулентных 
потоках; V — увеличение скорости движения реакционной сме­
си с целью повышения коэффициента теплоотдачи в объеме 
реактора и теплопередачи через теплопроводящую стенку при 
условии турбулентности реагирующего потока.

Достаточно простым способом регулирования длины ох­
лаждения L0301 является изменение радиуса реактора R и, но 
в значительно меньшей степени, линейной скорости движения 
реагентов V. В соответствии с (2.68) увеличение Vc 1 до ю м/с 
приводит к возрастанию L0301 в 1,6 раз, а изменение R на поря­
док ведет к изменению L0301 более, чем в 15 раз.

Зависимость изменения температуры реакционной сре­
ды Tp в трубчатом аппарате от длины зоны охлаждения L0301 на 
примере быстрой реакции гидрохлорирования этилена при раз­
личных значениях радиуса реактора R приведены на рис. 2.32. 
Снижение температуры в аппарате с радиусом R = о,2 м при 
охлаждении реакционной смеси (Tx = 283 К) на 50 oC возможно 
при использовании реактора с длиной L0301 ≥ 229 м. При при­
менении хладоагента с Tx =243 К L0301 уменьшается примерно 
в 2 раза (L03θl = Iio м), но все равно остается весьма значитель-
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Рис. 2.32. Изменение температуры в реакторе (Tp) по его длине (L) при 
синтезе хлористого этила в условиях внешнего теплосъема: R = 0,2 м (1,2); 
0,063 м (з, 4); 0,02 м (5, 6); 0,014 м (7, 8); о,Oi м (9, ю); Tx = 283 К (1,3,5,7, 
9); 243 К (2,4, 6, 8, id); V=I м/с, T0 = 273 К, ∆∏ = 204 кг/м3, ΔTan = 8о°

ной. Однако использование трубчатого турбулентного аппа­
рата с меньшим (на порядок) радиусом реактора R = 0,02 м, 
длина зоны охлаждения Loxjl уменьшается до 14,3 и 7 м соответ­
ственно, т. е. более, чем в 15 раз, что уже достаточно техноло­
гично. Использование реактора предложенной конструкции 
позволяет проводить реакцию в квазиизотермическом режи­
ме и получать на выходе продукт, охлажденный до требуемой 
температуры.

Эти результаты однозначно показывают, что при прове­
дении быстрых экзотермических процессов (к ≥ ю2±1 л/молыс) 
в трубчатых турбулентных аппаратах струйного типа во всех слу­
чаях съем тепла возможен практически только после заверше­
ния процесса (с продукта реакции), а не непосредственно в зоне 
реакции. Добиться соответствия между протяженностью реак­
ции и длиной трубчатого турбулентного реактора практически 
невозможно даже при значительном снижении Tx (рис. 2.33).
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Рис. 2.33. Зависимость длины зоны охлаждения (L0301) от радиуса 
реактора R. Нейтрализация (∆∏ = 204 кг/м3) (1,2); синтез дихлорэтана 
(∆∏ = 67 кг/м3) (з, 4); синтез хлорбензола (∆∏ = 100 кг/м3) (5, 6); синтез 
хлористого этила (∆∏ = 204 кг/м3) (7, 8). Tx = 283 К (ι, 3,5,7);
Tx = 243 К (2,4, 6, 8); V=I м/с, T0 = 273 К, ЛТад = 8о°

Эффективным способом регулирования теплового режи­
ма работы трубчатых реакторов при проведении быстрых хи­
мических процессов в турбулентных потоках является умень­
шение радиуса аппарата R (рис. 2.33). В то же время снижение 
площади поперечного сечения реагирующего потока приво­
дит к неизбежному падению производительности процесса, 
что в реальном производстве недопустимо. Для радикального 
улучшения параметров, необходимых для эффективного про­
текания быстрых химических процессов в условиях эффек­
тивного регулирования профиля температуры в зоне реакции, 
лучше использовать кожухотрубчатые турбулентные аппараты 
струйного типа, состоящие из пучка N труб малого диаметра, 
омываемые хладоагентом (модель стандартного кожухотрубча­
того теплообменника) и работающие в режиме квазиидеально- 
го вытеснения в турбулентных потоках.
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В этом случае

(2.69)

Дробление единого потока (однотрубный реактор с боль­
шим радиусом) при использовании кожухотрубчатого турбу­
лентного аппарата струйного типа на N потоков при сохране­
нии сечения труб S позволяет в №»6 раз снизить протяженность 
зоны охлаждения Loxjl, что делает процесс технологичным и 
технически простым. Именно возможность управления проте­
канием быстрых химических реакций в режиме квазиидеаль- 
ного вытеснения за счет внешнего теплосъема определяет схо­
жесть аппаратурного оформления процессов на базе трубчатых 
турбулентных аппаратов с теплообменным оборудованием хи­
мической технологии.

Зависимость протяженности зоны охлаждения Loxjl, обе­
спечивающей при заданной производительности температуру 
в зоне реакции на уровне 273 К при двух значениях Tx (238 и 
258 К) от радиуса R (на примере гидрохлорирования этилена) 
для различного числа труб в кожухотрубчатом турбулентном 
реакторе, представлена в табл. 2.5.

Удержание температуры на уровне 273 К в реакционном 
объеме cR = 0,17 м даже при Tx = 238 К практически невозмож­
но, так как длина зоны охлаждения должна быть более 90 м. 
Однако, при использовании кожухотрубчатого реактора под­
держание температуры в пределах 273 К возможно, начиная 
с количества трубок N ≥ 60 даже при Tx = 258 К (Loxjl = 7,5 и 12 м 
соответственно). Кроме того, появляется и принципиальная 
возможность проведения процесса в условиях близких к изо­
термическим (L = 10 м, N = юо).

Таким образом, при проведении быстрых жидкофазных 
химических процессов в трубчатых турбулентных аппаратах 
струйного типа в общем случае достаточно простым и эффек-
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Таблица 2.5

Зависимость длины зоны охлаждения Loxjl (Tp = 273 К) 
от числа труб N и радиуса Rn в кожухотрубчатом 
турбулентном реакторе при гидрохлорировании 
этилена f∆∏ = 322,5 кг/м3, q = 552 кДж/кг, 
k = ιo3 л/молыс, V=I м/с, To = 263 К, AT = юо°)

Число трубок 
в реакторе N

Радиус одной 
трубки Rn, м

Длина зоны 
охлаждения Loxjl, м

Tx=238K Tx = 258 К

1 0,1697 90,0 138,0

2 0,1200 60,0 9i,o

10 0,0537 20,5 31,5

6о 0,0216 7,5 12,0

100 0,0170 6,0 8,8

150 0,0139 4,5 6,8

200 0,0120 3,8 5,8

250 0,0107 3,3 5,0

300 0,0098 3,0 4,5

320 0,0095 2,8 4,4

тивным способом регулирования теплового режима в реакци­
онном объеме является уменьшение радиуса реактора R, а так­
же его дробление на N составляющих. Тем не менее это часто 
не решает проблему локального перегрева реакционной смеси 
в местах ввода реагентов. Поэтому во избежание недопусти­
мого перегрева реакционной смеси при протекании быстрых 
химических процессов необходимо использовать «зонную» мо­
дель, представляющую последовательное соединение несколь­
ких независимых зон реакции. В каждую из зон реакции при­
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ходит реакционная смесь из предыдущей после охлаждения до 
Tp и куда подается новая строго дозированная порция реаген­
та (катализатора), определяющая допустимый подъем темпе­
ратуры, что определяется выходом продукта реакции в каждой 
зоне. Трубчатый турбулентный аппарат струйного типа в этом 
случае представляет последовательность адиабатических ми­
ниреакторов идеального вытеснения в турбулентных потоках 
длиной Lx, разделенных зоной теплосъема Loxjl.

Работа трубчатого турбулентного аппарата в условиях 
«зонной» модели рассмотрена на примере взаимодействия 
серной кислоты с водой, в частности, при разбавлении 90%-й 
серной кислоты до 6o%-ro раствора, что сопровождается выде­
лением значительного количества тепла (рис. 2.34).

Рис. 2.34. Изменение температуры по длине аппарата в условиях 
внешнего теплосъема на примере взаимодействия серной кислоты с водой 
в турбулентном режиме с использованием одно- (1) и двухзонной (2) 
модели: T0 = 283 К, Tx = 283 К, V= 1 м/с

Высокая скорость взаимодействия серной кислоты с водой 
(к = ю7±1л/моль*с)  и значительный тепловой эффект реакции 
(ρ = 196 кДж/кг) определяют адиабатический подъем темпе­
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ратуры на ~ 840 в исключительно малой по размерам локаль­
ной области реакционного объема (Lx =ιo-7il м). В этом случае, 
в частности, технологически приемлемые условия проведения 
процесса [температура в реакторе не должна превышать 70 oC 
(343 К)] можно получить, используя двухзонную модель рабо­
ты аппарата с дробной подачей 90 %-го раствора кислоты в две 
зоны, разделенные зоной охлаждения. Этот прием позволяет 
проводить процесс в технологически приемлемом темпера­
турном режиме. Кроме того, дробная подача кислоты опреде­
ляет возможность снижения радиуса аппарата в первой зоне 
на 20 % (с o,oι до 0,008 м), что, наряду с поддержанием тре­
буемого уровня турбулентности потоков, позволяет увеличить 
и эффективность внешнего теплосъема (L1oxji дополнительно 
снижается на 15-20 %). Именно предельно допустимый подъ­
ем температуры реагирующей системы в трубчатом аппарате 
до некоторой критической величины определяет число требу­
емых независимых зон реакции при дробной подаче реагентов, 
т.е. необходимость использования «зонной» модели.

Эффективно управлять тепловым полем в зоне реакции 
при проведении быстрых химических реакций в жидкой фазе 
можно при использовании «зонной» модели с разделением 
зон реакции кожухотрубчатыми аппаратами-холодильниками. 
Модель работы этого устройства рассмотрена на примере кати­
онной полимеризации изобутилена (табл. 2.6).

Следует отметить, что на эффективность внешнего теплоо­
бмена в трубчатых аппаратах значительное влияние оказывает 
гидродинамический режим движения реакционной смеси [16о]. 
В частности, при переходе от ламинарного к турбулентному ре­
жиму течения реагентов при условии постоянства производи­
тельности процесса w (выбрано w = VπR2 = 10,3 м3/ч), эффек­
тивность внешнего теплообмена увеличивается. Как следствие, 
длина зоны охлаждения заметно уменьшается (рис. 2.35), при 
этом увеличение численных значений Re с 2300 до 4∙ IO4 при по­
стоянной производительности процесса приводит к снижению 
объема трубчатого реактора, в частности, для воды в юоо раз,
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Рис. 2.35. Зависимость длины зоны охлаждения Loxjl и коэффициента 
теплоотдачи а от гидродинамического режима работы трубчатого аппарата 
для воды (О) (теплообмен) и хлорэтила (•) (теплообмен при протекании 
химической реакции жидкофазного гидрохлорирования этилена) при 
фиксированной производительности (10,3 м3/ч): Tan = 374 К; T0 = 278 К; 
Tp = 293 К; Tx = 283 К

для хлорэтила (при протекании быстрой химической реакции 
гидрохлорирования этилена в турбулентном режиме) в 300 раз. 
При неустойчивом (переходном) режиме работы трубчатых ап­
паратов необходимая длина зоны охлаждения Loxjl резко воз­
растает даже по сравнению с ламинарным режимом течения 
жидких потоков. Изложенное всегда следует иметь ввиду при 
реализации быстрых химических реакций.

Кроме того, поскольку при проведении быстрых химиче­
ских процессов (катионная полимеризация изобутилена, ней­
трализация кислых сред и др.) в трубчатых аппаратах длина 
зоны реакции Lx, как правило, не превышает нескольких сан­
тиметров, а часто и меньше, то для осуществления подобных 
процессов можно рекомендовать использовать трубчатые ап-
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Таблица 2.6

Температурный режим и параметры зоны охлаждения 
при полимеризации изобутилена в трубчатом реакторе 
(T0 = 253 К, Cm = 2 молъ/л, kp = ιo6 л/молъ-с, kr = 17,5 c~1, 
V=I м/с)

* кожухотрубчатый холодильник (пучок 400 труб радиуса о,Oi м и се­
чения s = S/N, омываемых хладоагентом)
** однотрубчатый холодильник с постоянным диаметром (радиусом 
0,2 м и сечения S, омываемый хладоагентом)

Показатель

Трубчатый 

турбулент­

ный реактор

Зонная модель

1 зона 2 зона 3 зона 4 зона

[AZCZ3]∙ιo5, моль/л 9,3 0,69 1,15 4,62 2,84

Конверсия, % 99,5 32,5 65 97,5 99,5

ΔT 92 30 30 30 2

Lx, м 0,057 0,057 0,057 0,057 0,057

Loχ∏, м (до 
Tp = 253 К)

Tx = 223 К 256
3,5*  

(126,6)**
3,5 

(126,6)
3,5 

(126,6)
0,32 
(п,8)

Tx = 243 К 424
7*  

(253,2)**
7 

(253,2)
7 

(253,2)
0,15

(33,3)

-^общ? M
Tx = 223 К 256 11,2*  (392)**

Tx = 243 К 424 21,6*  (793)**

параты с соотношением Lfd < юо. Это определяет повышение 
эффективности внешнего теплообмена (коэффициента тепло­
отдачи) более, чем в 1,5 раза (до 1,65 раз) за счет дополнитель­
ной турбулизации при возмущении входными и выходными 
патрубками.

Таким образом, в случае использования трубчатых тур­
булентных аппаратов цилиндрической конструкции при тех­
нологическом оформлении быстрых химических процессов, 
сопровождающихся локальным выделением значительного 
количества тепла, в реальных условиях имеются несколько 
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оригинальных путей эффективного управления тепловым ре­
жимом процесса за счет внешнего теплосъема. В частности, из­
менение радиуса реактора R и скорости движения потока реа­
гентов Vi применение «зонной» модели проведения быстрого 
химического процесса с распределенным вводом реагентов по 
длине реактора и использование кожухотрубчатых аппаратов 
с пучком N труб малого радиуса. Кроме того, трубчатые реакто­
ры должны использоваться в развитом турбулентном режиме, 
что позволяет создавать не только однородные условия в зоне 
реакции по концентрации реагентов (режим вытеснения в тур­
булентных потоках), но и эффективно регулировать тепловой 
режим в системе за счет увеличения коэффициента теплоотда­
чи реакционной смеси.

Следует отметить, что в турбулентных потоках съем тепла 
при включении внешнего охлаждения определяется переда­
чей тепла теплопроводностью и конвекцией — конвективным 
теплообменом [1]. В настоящее время известно достаточно 
много различных способов интенсификации конвективного 
теплообмена [162-166]. Для однофазных течений наиболее 
распространенным и универсальным способом является тур­
булизация потоков на локальных гидродинамических сопро­
тивлениях (турбулизаторах). Так как обычно длина каналов во 
много раз превышает длину релаксации возмущения потока 
турбулизатором, то для того, чтобы иметь заметный эффект 
интенсификации, число турбулизаторов в канале должно быть 
достаточно велико [167] и носить регулярный характер. Для ин­
тенсификации пристеночного теплового слоя в настоящее вре­
мя широко используется накатка трубчатых аппаратов (отно­
шение диаметров широкого (диффузор) к узкому (конфузор) 
сечению аппарата ⅛/dκ < 1,1) [166,168]. Авторы указанных работ 
полагают, что нет необходимости затрагивать ядро потока, так 
как его турбулизация мало увеличивает теплоотдачу, но при­
водит к значительным гидродинамическим сопротивлениям и 
потерям энергии. Наибольшая интенсификация теплообмена 
достигается в переходной области (Re = (2÷5)103) и составляет 
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α∏p∕αra = 2,83 (α∏p, агл — коэффициенты теплоотдачи реакци­
онной смеси, движущейся по профилированному и гладко­
му каналам, соответственно) при ⅛∕⅛ ≈ 1,08 и длине секции 
Lc = ⅛. В области развитого турбулентного течения наибольшая 
эффективность наблюдается при djdκ ≈ 1,06 и Lc = (0,25÷0,5)⅛. 
При этом отношение α∏p∕αra достигает максимальных значений, 
равных 2,з при течении жидкостей и 3÷3,1 при движении га­
зов. Кроме того, наличие турбулизаторов при профилировании 
трубчатых аппаратов снижает в 3-5 раз скорость зарастания те­
плообменного канала за счет солеотложений (коркообразова- 
ния) [169].

В [156, 167, 170-172] рассмотрена интенсификация кон­
вективного теплообмена при глубоком профилировании 
трубчатого канала в виде диффузор-конфузорной конструк­
ции (⅛∕dκ ≈ 2). Показано, что коэффициент сопротивления 
трубчатого турбулентного аппарата диффузор-конфузорной 
конструкции приблизительно в 25 раз больше по сравнению 
с цилиндрическим, однако это составляет около 15 % от рас­
четного значения суммы локальных сопротивлений. Расчет 
коэффициентов теплоотдачи на основе критериальных мо­
делей показал высокий уровень интенсификации конвек­
тивного теплообмена в трубчатых турбулентных аппаратах 
диффузор-конфузорной конструкции, в частности, в диапазо­
не Re = (i÷2)io4 это составляет порядка 3,5÷4 раза [167, 173]. 
Эффективность конвективного теплообмена в трубчатых тур­
булентных аппаратах диффузор-конфузорной конструкции и, 
как следствие, интенсивность отвода тепла при внешнем тер- 
мостатировании теплопроводящих стенок определяется фор­
мированием локальных гидродинамических сопротивлений 
вдоль направления движения реакционной смеси. Как уже от­
мечалось, при этом происходит рост величины перепада дав­
ления на концах реактора.

Аппарат цилиндрического типа характеризуется тем, что 
давление в начале и в конце практически одинаковы (рис. 2.36). 
В этом случае наблюдается низкий перепад давления на кон-
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Рис. 2.36. Перепад давления (внутренний канал) в аппарате 
цилиндрического типа: 1 — начало аппарата (рн); 2 — конец аппарата (рк);
3 — перепад давления (∆p)

Рис. 2.37. Перепад давления (внутренний канал) в аппарате диффузор- 
конфузорного типа: 1 — начало аппарата (рн); 2 — конец аппарата (рк);
3 — перепад давления (∆p)
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цах аппарата, который в условиях эксперимента не превышает 
0,03 атм. Количественные зависимости давления в трубчатом 
турбулентном аппарате от объемной скорости движения реакци­
онной смеси имеют вид (R — коэффициент корреляции) [9,156]:

рн = 2∙IO-9UJ3'47 (начало аппарата, R = 0,98)

pκ = 2∙ιo-loιu3'86 (конец аппарата, R = 0,99) (2.70)

∆p = 4-IO-6UJ1'58 (перепад давления ∆p = рн - pκ, R = 0,93)

В реакторе диффузор-конфузорного типа наблюдается зна­
чительное возрастание давления на входе аппарата и его па­
дение на выходе (рис. 2.37), что определяет высокие значения 
перепада давления (∆p достигает порядка 1 атм). Изменение 
давления в трубчатом турбулентном аппарате диффузор-кон- 
фузорной конструкции от объемного расхода реакционной сме­
си определяется следующими зависимостям (R = 0,99) [9,156]:

∆p ≈ рн = I-IO-5UJ2'35,
(2.71) 

pκ = 2∙ IO-ioUJ3'86.

В соответствии с (2.70) и (2.71) давление на концах аппара­
та цилиндрического и диффузор-конфузорного типов описы­
ваются одной зависимостью. При сравнимой производитель­
ности давление на выходе трубчатых турбулентных аппаратов 
цилиндрической и диффузор-конфузорной конструкции прак­
тически одинаково.

Таким образом, реактор диффузор-конфузорного типа по 
сравнению с цилиндрическим характеризуется высоким пе­
репадом давления (∆p увеличивается до 25 раз), что связано 
с большими значениями потерь энергии при течении реакци­
онной смеси через локальные гидродинамические сопротив­
ления. Ввиду аналогии в процессах переноса массы и тепла, 
рост гидравлического сопротивления (турбулизация потоков) 
должен сопровождаться интенсификацией теплообмена через 
стенку реактора.
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Для моделирования теплопереноса при протекании бы­
строго экзотермического химического процесса при включе­
нии внешнего охлаждения использовали стеклянные труб­
чатые турбулентные аппараты, выполненные по аналогии 
теплообменников типа «труба в трубе», с внутренним каналом 
цилиндрической (⅛ = 16 мм) и диффузор-конфузорной (ди­
аметр диффузора ⅛ = 16 мм, диаметр конфузора dκ = 8 мм, 
длина секции Lc = 32 мм) конструкций длиной 1 м (рис. 2.38). 
Внешний канал в анализируемых аппаратах имеет цилиндри­
ческую конструкцию. Внутренний поток движется непосред­
ственно в аппарате цилиндрического или диффузор-конфу- 
зорного типа, а кольцевой поток — в межтрубном пространстве, 
образованном внутренним и внешним каналами. В качестве 
теплоносителей использовали воду при различных режимах 
движения потоков (противоток): а) нагрев жидкости, движу­
щейся по внутреннему каналу (скорость внутреннего потока 
шв = 3θ÷i5θ cm3∕c при (5,5±ι,o)oC, скорость кольцевого потока 
wκ = const = 130 cm3∕c при 6ooC); б) охлаждение внутреннего 
потока (шв = const = 130 cm3∕c при (5,5±1,0) oC, wκ = 30÷210 cm3∕c 
при 60 oC). C целью изучения гидродинамической структуры 
движения жидких потоков в каналах трубчатых турбулентных

Рис. 2.38. Схема экспериментальной установки: 1 — термометр;
2 — ротаметр; 3 — трубчатый турбулентный аппарата цилиндрической 
(диффузор-конфузорной) конструкции с рубашкой; 4 — спектрофотометр;
Ind — место ввода индикатора; I — внутренний поток; II — кольцевой поток
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аппаратов использовали стандартную методику получения рас­
пределений по временам пребывания индикатора в кольцевом 
и внутреннем каналах аппарата с фотометрическим измерени­
ем его концентрации на выходе.

Увеличение коэффициента сопротивления при тече­
нии реакционной смеси в реакторе диффузор-конфузорного 
типа приводит к росту эффективности теплопередачи через 
стенку как при нагревании (рис. 2.39), так и при охлажде­
нии (рис. 2.40). В частности, при сравнимых временах пре­
бывания реагентов τπp в аппаратах диффузор-конфузорного и 
цилиндрического типов в первом случае перепад температуры 
по длине аппарата ΔTfiar в 1,5-1,7 раз выше (рис. 2.41). В то же 
время для достижения одного и того же значения ДТнаг время 
пребывания жидких потоков в диффузор-конфузорном канале 
в 1,8 раз меньше по сравнению с цилиндрическим аппаратом. 
Это определяет возможность снижения τπp и, как следствие, ве­
роятности протекания побочных реакций при проведении бы­
стрых экзотермических процессов в трубчатых турбулентных 
аппаратах диффузор-конфузорной конструкции.

Ввиду того, что тепловой поток Q при сравнимых перепадах 
температур на концах аппарата ΔT,Har в диффузор-конфузорном 
канале в 1,4 раза выше (рис. 2.42), то в этом случае возможно 
увеличение расхода нагреваемого потока (производительность 
аппарата) в 1,3-1,4 раза. Таким образом, удельная производи­
тельность трубчатого турбулентного аппарата диффузор-кон­
фузорной конструкции в 1,3-1,4 раза выше по сравнению с ци­
линдрическим без снижения тепловой нагрузки.

Используя уравнение теплового баланса для расчета про­
цессов теплопереноса, рассчитаны коэффициенты теплопере­
дачи Кт для изученных аппаратов (рис. 2.43) с учетом уравнения 
движения жидких сред противотоком (для диффузор-конфу­
зорного канала теплообменная поверхность F = 0,044 м2, Для 
цилиндрического -F= 0,05 м2). Расчеты показали, что в реакто­
ре диффузор-конфузорного типа коэффициент теплопередачи 
в 1,4-1,7 раза выше по сравнению с цилиндрическим каналом.
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Рис. 2.39. Экспериментальная зависимость нагрева внутреннего потока 
ДТнаг от объемного расхода wb (4-7 oC) в реакторе цилиндрического (1) и 
диффузор-конфузорного типов (2): Wk = 130 cm3∕c (50 °C)

Рис. 2.40. Экспериментальная зависимость охлаждения реакционной смеси 
ΔTox,1 от объемного расхода wκ (50 °C) в цилиндрическом (1) и диффузор- 
конфузорном (2) аппаратах: wb = 40 cm3∕c (4-7 oC)
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Рис. 2.41. Зависимость нагрева внутреннего потока ATiw. (1,2) и его 
объемного расхода wb (4-7 oC) (3,4) от времени пребывания τ∏p жидких 
потоков (вода) в реакторе цилиндрического (1, 3) и диффузор-конфузорного 
(2,4) типов: wκ = 130 cm3∕c (60 °C)

Рис. 2.42. Зависимость теплового потока Q (нагрев) от скорости движения 
потока по внутреннему каналу wn (4-7 oC) реактора цилиндрического (1) и 
диффузор-конфузорного (2) типов: wκ = 130 cm3∕c (60 oC)
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Kτ, Дж/(м2с-К)

Рис. 2.43. Зависимость коэффициента теплопередачи Kt от скорости 
движения реакционной смеси w„ и критерия Рейнольдса Re в реакторе 
цилиндрического (1) и диффузор-конфузорного (2) типов

причем эффективность теплопередачи цилиндрического аппа­
рата несколько падает в переходной области (Re = (4÷10)103).

При увеличении скорости кольцевого потока wκ (wb = const = 
= 130 cm3∕c) в аппарате диффузор-конфузорного типа наблюда­
ется увеличение коэффициента теплопередачи (рис. 2.44). В то 
же время в цилиндрическом аппарате происходит нивелиро­
вание влияния шк на эффективность конвективного теплооб­
мена. Ввиду того, что значения коэффициента теплопередачи 
определяются меньшим из коэффициентов теплоотдачи, то 
в реакторе диффузор-конфузорного типа появляется возмож­
ность эффективно интенсифицировать теплообмен за счет уве­
личения расхода хладоагента, что расширяет возможности для 
управления процессами теплопереноса.

В работе [174] выявлена взаимосвязь коэффициента тепло­
отдачи с коэффициентом продольного перемешивания. Это 
определяет целесообразность выявления связи эффективности
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Kτ, fl5κ∕(M⅛∙K)

Рис. 2.44. Зависимость коэффициента теплопередачи Kt от скорости 
движения хладоагента wx в реакторе цилиндрического СО и диффузор- 
конфузорного (2) типов

процессов тепло- и массопереноса в трубчатых турбулентных 
аппаратах с гидродинамической структурой движения реакци­
онной смеси, методом изучения распределений по временам 
пребывания. Это позволит использовать метод получения кри­
вых отклика для моделирования процессов тепломассообмена 
при протекании быстрых химических процессов.

При теоретическом расчете и выборе конструкции реакто­
ра в соответствии с кинетикой протекающего процесса обычно 
используют идеализированные модели смешения и вытесне­
ния, которые определяются гидродинамической структурой 
жидких потоков.



2.4. Гидродинамическая структура 
движения реакционной смеси 
при интенсификации процессов 
тепломассообмена

Наиболее полную информацию о гидродинамической 
структуре движения реагентов в реакторе можно получить, 
если известна мгновенная скорость потока в любой точке аппа­

рата, которая во многом определяет поля температур и концен­
траций реагентов. Как следствие, от гидродинамической струк­
туры потоков реагентов в зоне реакции существенно зависит 
скорость химико-технологических процессов и ее учет является 
неотъемлемой частью расчета промышленных аппаратов при 
реализации конкретного химического процесса [1, 70].

Провести измерения мгновенной скорости потока в любой 
точке промышленного аппарата чрезвычайно сложно, а часто 
практически невозможно. Поэтому гидродинамическую струк­
туру движения реакционной смеси можно определять косвен­
ным путем, в частности, изучая распределение частиц жидко­
сти по времени пребывания их в зоне реакции. Для того чтобы 
измерить случайную величину — время пребывания частицы 
потока в аппарате, необходимо отметить ее таким образом, что­
бы метка позволяла зарегистрировать моменты входа и выхода 
ее из аппарата, и получить кривую изменения концентрации 
в потоке на выходе. Эту кривую называют выходной кривой 
или кривой отклика на импульсный ввод инертного индикато­
ра [175,17б].

При таком подходе установить механизм происходящих 
в аппарате процессов затруднительно, поскольку реальное 
поле скоростей в нем не известно, т. е. в этом случае аппарат 
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рассматривается как «черный ящик». Вместе с тем такой метод 
анализа структуры потоков в реакторе достаточно прост, суще­
ственно упрощается количественная обработка полученных 
данных, так как получают функцию только одной перемен­
ной — времени. Кроме того, данные о распределении времени 
пребывания часто дают основание для достаточно надежной 
оценки реальной структуры потока в аппарате, т. е. в какой-то 
мере позволяют «просветить» «черный ящик» [1, 70,177].

Распределение времен пребывания реагентов в зоне реак­
ции описывается следующей функцией [178]:

F(τ) =
Ci(τ)

(2.72)
∫C.(τ)dτ
о

где Ci — концентрация реагентов при времени пребывания τi 
в реакторе.

Экспериментально полученные кривые отклика удоб­
но представить в виде дифференциальной кривой распре­
деления по времени пребывания в безразмерных координа­
тах C-Θ, которые рассчитываются по соотношениям [140] 

C = Civр/Co и Θ = т. / т, где C0 — количество вводимого индика­

тора, τ = vp∕ w — расчетное время его пребывания, определя­
емое как отношение объема аппарата υp к объемной скорости 
движения реакционной смеси w.

C целью расчета эффективности продольного перемеши­
вания (турбулентности) в реакторе и, как следствие, оценки 
степени отклонения гидродинамической структуры жидких по­
токов от режимов идеального вытеснения и смешения обычно 
используют ячеечную и диффузионную модели [1, 70,179-181].

В соответствии с ячеечной моделью, структура потоков и 
вид кривой отклика в аппарате описывается дифференциаль­
ной функцией распределения
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где п — единственный параметр ячеечной модели, равный чис­
лу ячеек (аппаратов) в каскаде реакторов идеального смеше­
ния, причем режим идеального вытеснения достигается при 
п -> оо [1]. Принято считать [182], что если в реакторе число ячеек 
п ≥ 8, то такой аппарат с достаточной для промышленной прак­
тики точностью может быть рассчитан как реактор вытеснения.

Согласно диффузионной модели, любое отклонение в рас­
пределении времен пребывания реагентов от распределения 
при идеальном вытеснении, независимо от причин, вызвав­
ших это отклонение, считается следствием продольного пере­
мешивания и определяется уровнем турбулентности [49, 70, 
177]. В соответствии с диффузионной моделью предполагает­
ся поршневое течение потока с наложенными эффектами, об­
условленными молекулярной диффузией, наличием мелких 
вихрей, застойных зон и радиальными градиентами скоростей 
жидкости. В этом случае используется фиктивный коэффи­
циент диффузии E (коэффициент продольного перемешива­
ния) [178], а однонаправленная диффузия (вдоль оси х аппара­
та) описывается соотношением [1]

ас ас τ,a2c
—— = —w—— + E---- .ат ах ах2 (2.74)

Решение уравнения (2.74) при импульсном вводе индика­
тора приводит к выражению для функции распределения вре­
мен пребывания [178,18о, 181,183]:

(2.75)
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„ L2ιυ „ „ , ~ πгде Во =-------- критерии Боденштеина (или критерии Пекле
υp^

для продольного перемешивания PeL). По численному значе­
нию критерия Во судят о структуре потока, сравнивая его ко­
личественное отклонение от режимов идеального вытесне­
ния (при Во -> оо) или идеального смешения (при Во -> о).

Сопоставление экспериментально полученных дифферен­
циальных кривых распределения по временам пребывания 
реагентов с кривыми, рассчитанными по уравнениям (2.73) 
и (2.75), позволяет получить численные значения Во и и и соот­
ветственно количественно оценить степень отклонения струк­
туры потоков в зоне реакции различной геометрии от идеали­
зированных моделей.

2.4.1. Однофазные реакционные системы

По виду кривых отклика (рис. 2.45) трубчатые турбулент­
ные аппараты относятся к реакторам промежуточного 
типа, т. е. имеет место отклонение от режима идеального вы­

теснения, в первую очередь, за счет обратного тока, степень ко­
торого определяется коэффициентом продольного перемеши­
вания E [184]. Для всех рассмотренных конструкций трубчатых 
турбулентных аппаратов кривые распределения по временам 
пребывания реагентов сужаются со смещением τ∏p в область 
меньших значений при увеличении объемной скорости w дви­
жения реагентов.

Для трубчатых турбулентных аппаратов с коническим 
расширением в местах ввода исходных реагентов (рис. 2.46) 
характерно влияние геометрии канала на гидродинамиче­
ский режим их работы. В трубчатых турбулентных аппаратах
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Рис. 2.45. Влияние скорости движения жидких потоков на распределение 
времен пребывания индикатора в трубчатом турбулентном аппарате 
цилиндрической конструкции. ⅛ = 0,03 м; L = 0,7 м; w, cm3∕c: 130 СО; 91 (2); 
62 (3); 36 (4)

Рис. 2.46. Трубчатые турбулентные аппараты цилиндрической (а, в) и 
диффузор-конфузорной (б) конструкций с соосным (а, б) и радиальным (в) 
способом ввода реагентов: Ind — ввод индикатора
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диффузор-конфузорной конструкции уменьшение отношения 
длины секции к диаметру диффузора LJdιy, диаметра ⅛, а так­
же увеличение отношения djdκ (глубина профилирования) 
приближает режим работы реактора этого типа к режиму иде­
ального смешения, что определяется низкими значениями 
критерия Во (рис. 2.47). В этом случае диффузор-конфузорные 
секции работают как статические турбулизирующие устрой­
ства, увеличивающие коэффициент турбулентной диффузии и 
скорость продольного перемешивания [16,185,186].

Турбулентные аппараты цилиндрической конструкции 
с ⅛ ≥ 0,03 м характеризуются высокими значениями кри­
терия Во (рис. 2.47) и, как следствие, большей по сравнению 
с аппаратами диффузор-конфузорной конструкции степенью 
приближения структуры движения потока реагентов к режиму 
идеального вытеснения. Так как структура потоков в различных

Рис. 2.47. Зависимость критерия Боденштейна Во от объемного расхода 
реакционной смеси w в аппаратах цилиндрического (1-3) и диффузор- 
конфузорного (4-7) типов: ⅛ = 0,024 (4~6), 0,03 (3,7), 0,04 (2), 0,05 СО м; 
dκ = 0,008 (6), 0,015 (4,5), 0,019 (7) м; Lc = 0,048 (5, 6), о,об (7), 0,072 (4) м; 
L = 0,64 м
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аппаратах цилиндрической конструкции с ⅛ ≥ 0,03 м сравни­
ма (Во ≈ 50), то нет необходимости использовать для проведе­
ния быстрых химических реакций в режиме квазиидеального 
вытеснения турбулентные реакторы больших диаметров. Если 
это не ограничивает производительность процесса в целом.

Характерно, что в трубчатых турбулентных аппаратах 
любой конструкции с коническим расширением в начале ре­
актора объемная скорость движения жидких потоков (про­
изводительность аппарата) практически не влияет на крите­
рий Во (рис. 2.47) и, как следствие, на их гидродинамический 
режим работы. Это связано с увеличением скорости продольно­
го перемешивания, так как E~w. Для аппаратов с радиальным 
способом ввода потоков (рис. 2.46) помимо геометрии канала 
характерно также влияние соотношения объемных скоростей 
ввода исходных реагентов ιυ1 и W2 на гидродинамический ре­
жим их работы (рис. 2.48). При фиксированном расходе осе-

Рис. 2.48. Зависимость критерия Боденштейна Во от объемного расхода 
W1 центрального потока: W2 = 41 (1); 47 (2); 57 (3); 67 (4); 80 (5) cm3∕c;
⅛ = 24 мм; L = Iioo мм
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вого потока W1 увеличение W2 приводит к возрастанию крите­
рия Во, приближая режим работы аппарата этой конструкции 
к режиму идеального вытеснения. При высоких скоростях цен­
трального потока W1 происходит нивелирование влияния ско­
рости радиального потока W2 на гидродинамическую структуру 
движения реакционной смеси. При радиальном вводе реаген­
тов в одном и том же аппарате в зависимости от соотношения 
скоростей подачи реагентов возможно формирование режимов 
с различной степенью приближения как к идеализированной 
модели смешения, так и вытеснения, что в существующих ре­
акторах химической технологии невозможно.

Полученные закономерности изменения гидродинами­
ческого режима движения однофазных реакционных систем 
в трубчатых турбулентных аппаратах позволяют выбирать оп­
тимальные условия при протекании быстрых жидкофазных 
химических реакций в гомогенных средах.

При движении двухфазной смеси в турбулентном режиме 
происходит деформация поверхности раздела, что должно при­
водить к изменению гидродинамического режима движения 
потока и условий протекания быстрых химических реакций.

2.4.2. Двухфазные реакционные системы

Изучение гидродинамического режима работы трубчатого 
турбулентного аппарата в условиях наличия в реакцион­
ной смеси границы раздела фаз проведено на примере системы 

«жидкость-газ» [146]. При увеличении содержания газа в га­
зожидкостном потоке наблюдается увеличение коэффициента 
продольного перемешивания E (рис. 2.49). Это приводит к соот­
ветствующему снижению значений критерия Боденштейна Во 
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и, как следствие, приближению гидродинамической структуры 
движения реакционной смеси к режиму идеального смешения. 
Таким образом, при протекании быстрых химических реакций 
в условиях наличия границы раздела фаз в системе «жидкость- 
газ», в том числе и при кипении реакционной смеси, режим ра­
боты аппарата приближается к режиму идеального смешения 
с высокой скоростью продольного перемешивания. В то же время, 
высокая скорость продольного перемешивания определяет уши­
рение распределения времен пребывания реагентов в зоне реак­
ции, что необходимо иметь ввиду при реализации быстрых хи­
мических реакций в реальных условиях. Значительное влияние 
на коэффициент продольного перемешивания оказывает уве­
личение скорости движения жидкой фазы при фиксированном 
газосодержании потока. В то же время, изменение соотношения

Рис. 2.49. Зависимость коэффициента продольного перемешивания E (1) и 
критерия Боденштейна Во (2) от соотношения объемных расходов газовой и 
жидкой фаз wτ∕wyκ: wx = 160 cm3∕c, d2 = 1,8 мм, ⅛∕dκ = 1,6 
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объемных расходов газовой и жидкой фаз wγ∕w^ при сохране­
нии суммарной скорости газожидкостного потока практически 
не влияет на эффективность продольного перемешивания.

Значительно интенсифицировать продольное переме­
шивание в трубчатом аппарате удается за счет изменения ге­
ометрии течения газожидкостного потока. При переходе от 
аппарата цилиндрического типа (⅛∕dκ = 1) к диффузор-кон- 
фузорному (⅛∕dκ = 3) коэффициент продольного перемешива­
ния увеличивается практически в з раза. Изменение диаметра 
патрубка ввода газовой фазы при прочих равных условиях не 
влияет на скорость продольного перемешивания.

Обобщение полученных экспериментальных данных по­
зволило вывести зависимости, объясняющие влияние различ­
ных параметров проведения процесса на скорость продольного 
перемешивания при течении двухфазного потока в трубча­
том турбулентном аппарате (рис. 2.50). При увеличении объ­
емно-поверхностного диаметра частиц дисперсной фазы до 
⅛2 ≈ 2 мм (⅛2 = m.df / ∑mιd2, где mi — число частиц с диаме­
тром ⅛) снижается коэффициент продольного перемешивания. 
Дальнейшее укрупнение частиц дисперсной фазы практиче­
ски не влияет скорость продольного перемешивания жидкой 
фазы. Оказалось, что коэффициент продольного перемешива­
ния в значительной степени определяется числом частиц дис­
персной фазы. Формирование газожидкостного потока с вы­
сокой удельной поверхностью за счет дробления дисперсной 
фазы приводит к росту скорости продольного перемешивания 
в сплошной среде и высокой степени приближения режима 
работы аппарата к идеальному смешению (рис. 2.50). Это по­
зволяет при локальном протекании быстрых химических про­
цессов в системах «жидкость-газ» создавать однородные поля 
по концентрации реагентов непосредственно в зоне реакции. 
В случае протекания быстрой химической реакции в однофаз­
ной смеси процесс кипения в объеме реактора с формировани­
ем двухфазного потока будет интенсифицировать перемешива­
ние реагентов вдоль оси аппарата.
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Рис. 2.50. Обобщенная зависимость коэффициента продольного 
перемешивания E от числа п (1) и объемно-поверхностного диаметра ⅛2 (2) 
частиц дисперсной фазы при течении газожидкостного потока в трубчатом 
турбулентном аппарате

При увеличении содержания газа в потоке, т. е. отношения 
происходит укрупнение размеров частиц дисперсной 

фазы наряду со значительным ростом их числа, что в резуль­
тате интенсифицирует продольное перемешивание. Движение 
реакционной смеси с высокой скоростью при фиксированном 
газосодержании потока увеличивает число частиц дисперс­
ной фазы за счет ее дробления и способствует росту скорости 
перемешивания вдоль оси аппарата. Очевидно, это является 
основной причиной «уплотнения» зоны реакции при прове­
дении быстрых химических процессов в трубчатых турбулент­
ных аппаратах в двухфазных системах. При снижении време­
ни пребывания реагентов в зоне реакции за счет увеличения 
производительности аппарата наблюдается рост выхода про­
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дукта (скорости процесса), определяющийся интенсификацией 
гомогенизации реакционной смеси, в том числе и при продоль­
ном перемешивании. Изменение содержания газовой фазы, но 
при сохранении суммарной скорости газожидкостного потока 
приводит к незначительному изменению числа частиц дис­
персной фазы и, как следствие, коэффициента продольного 
перемешивания. Рост числа частиц дисперсной фазы за счет 
процесса диспергирования определяет увеличение скорости 
продольного перемешивания при переходе от аппарата цилин­
дрического типа к диффузор-конфузорному.

Выявленная зависимость эффективности продольного 
перемешивания в трубчатых турбулентных аппаратах от раз­
меров частиц дисперсий при течении двухфазных реакцион­
ных систем определяется механическим способом изменения 
поверхности контакта фаз. В то же время существует иной ме­
ханизм снижения размеров дисперсных включений — умень­
шение свободной энергии нескомпенсированных межмолеку­
лярных сил (поверхностного натяжения) на границе раздела 
фаз. Снижение поверхностного натяжения на границе раздела 
фаз в интервале 56-72 мН/м в системе «вода-воздух» за счет 
добавления поверхностно-активного вещества, адсорбирующе­
гося на поверхности раздела фаз (бутиловый спирт), сопрово­
ждается уменьшением размеров частиц дисперсной фазы (пу­
зырей) в среднем на 20 % (рис. 2.51).

Анализ экспериментальных данных позволил выявить 
зависимость гидродинамического режима работы трубчатого 
турбулентного аппарата от межфазного натяжения при дви­
жении двухфазных реакционных систем «жидкость-газ» (рис. 
2.52). Полученная зависимость свидетельствует о целесообраз­
ности добавления поверхностно-активных веществ в реакцион­
ную систему в условиях наличия границы раздела фаз. В этом 
случае происходит снижение размеров пузырьков и интенси­
фикация массообмена при протекании быстрых химических 
процессов в газожидкостном потоке. Кроме того, происходит 
увеличение скорости продольного перемешивания в жидкой
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Рис. 2.51. Зависимость объемно-поверхностного диаметра ⅛2 пузырьков 
от диаметра патрубка ввода газовой фазы d2 (1) (⅛∕dκ = 1,6), глубины 
профилирования канала d7Jdκ (2) (d2 = 5 мм) и поверхностного натяжения о 
при движении газожидкостного потока: w^∕wr = 5, wx = 100 cm3∕c

фазе и приближение гидродинамического режима работы 
аппарата к идеальному смешению. В случае протекания бы­
стрых химических процессов в двухфазных системах необходи­
мо учитывать избирательную адсорбцию исходных реагентов 
или продуктов реакции на границе раздела фаз и изменение 
гидродинамической структуры движения сплошной фазы. 
Изменение работы, затрачиваемой на образование новой по­
верхности, в зависимости от величины межфазного натяжения 
является общим для всех типов многофазных систем. Как след­
ствие, аналогичное изменение скорости продольного переме­
шивания с величиной адсорбции будет характерно также для 
систем «жидкость-жидкость» и «жидкость-твердое тело» при 
их движении в трубчатых турбулентных аппаратах.
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Рис. 2.52. Зависимость критерия Боденштейна Во от коэффициента 
поверхностного натяжения при движении газожидкостного потока 
в трубчатом турбулентном аппарате: d2 = 3 мм, wx∕wτ = 5, d-Jdκ = 2

На гидродинамический режим движения газожидкост­
ной реакционной смеси оказывает влияние расположение 
трубчатого турбулентного аппарата диффузор-конфузорной 
конструкции в пространстве. В случае течения однофазной ре­
акционной смеси положение аппарата практически не влияет 
на скорость продольного перемешивания (рис. 2.53). Как след­
ствие, в условиях промышленного производства турбулентные 
аппараты диффузор-конфузорной конструкции при протека 
нии быстрых химических реакций в однофазной реакционной 
смеси могут быть расположены как вертикально, так и гори­
зонтально, в том числе и под некоторым углом.

Течение газожидкостного потока характеризуется мини­
мальным значением коэффициента продольного перемешива 
ния при углах наклона аппарата (-40÷0) град. Вертикальное 
положение трубчатого аппарата (-90 град) с движением га­
зожидкостного потока сверху вниз определяет максимальное 
значение коэффициента продольного перемешивания. В этом 
случае не происходит изменения размеров частиц дисперсной
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Рис. 2.53. Зависимость коэффициента продольного перемешивания E 
для одно- (1) и двухфазного (2) потоков от угла поворота аппарата: 
d2 = 3 мм, da∕dκ = 2,wyκ = 170 cm3∕c, wv = 40 cm3∕c. Положение 
аппарата: а = о — горизонтально; а = 90 — вертикально вверх;
а = -90 — вертикально вниз

фазы и, соответственно, их числа. Очевидно, что скорость про­
дольного перемешивания газожидкостного потока меняется 
при варьировании положения аппарата за счет наложения на 
течение реакционной смеси гравитационных сил, осложнен­
ных значительными различиями в плотности составляющих 
компонентов. Зависимость гидродинамического режима дви­
жения газожидкостной смеси от положения аппарата опреде­
ляет дополнительные возможности для варьирования условий 
проведения быстрых химических реакций в системах «жид­
кость-газ». При протекании быстрых химических реакций 
в двухфазных системах предпочтительно устанавливать труб­
чатый турбулентный аппарата вертикально с вводом реагентов 
сверху, что позволяет создавать интенсивное продольное пе­
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ремешивание, а также упрощает выгрузку реакционной смеси 
при остановке процесса.

Закономерности изменения эффективности продоль­
ного перемешивания при течении газожидкостных потоков 
в трубчатых турбулентных аппаратах диффузор-конфузорной 
конструкции способствуют научно-обоснованному выбору 
оптимальной геометрии зоны смешения реагентов и режима 
протекания процесса. Формирование дисперсных систем с раз­
витой поверхностью контакта фаз и, как следствие, высокой 
скоростью продольного перемешивания позволяет создавать 
однородные профили по концентрации реагентов и темпера­
туре в локальной области протекания быстрых химических ре­
акций и снижать диффузионные ограничения. Очевидно, что 
зависимость скорости продольного перемешивания в жидкой 
фазе от размеров частиц дисперсной фазы и их числа, полу­
ченная для систем «жидкость-газ», будет пригодна и для опи­
сания быстрых химических реакций, протекающих в системах 
«жидкость-жидкость» и «жидкость-твердое тело».

2.4.3. Конвективный теплообмен

Экспериментальные результаты показали [171, 172] 
(рис. 2.54), что реактор диффузор-конфузорного типа ха­
рактеризуется низкими значениями критерия Боденштейна 

Во = 25÷45 (высокий коэффициент продольного перемеши­
вания E = (14÷40) io-3 м2/с), чему соответствует интенсивный 
теплообмен (∕Cr = 600÷650 Дж/(м2-с-К)). Кроме того, ввиду вы­
сокой скорости продольного перемешивания (турбулентности) 
в диффузор-конфузорном канале возможно формирование 
квазиизотермического (изотермического в любом поперечном
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Рис. 2.54. Зависимость критерия Боденштейна Во от объемного 
расхода реакционной смеси и критерия Рейнольдса Re в реакторе 
цилиндрического СО и диффузор-конфузорного (2) типов

сечении аппарата) режима, определяющего эффективность 
внешнего теплосъема, что необходимо учитывать при аппара­
турном оформлении быстрых химических процессов.

Цилиндрическая же конструкция трубчатого аппарата ха­
рактеризуется высокими значениями критерия Во = 6o÷ιoo 
(рис. 2.54) (малое значение коэффициента продольного пере­
мешивания E = (2÷10)103 м2/с) и, как следствие, сравнительно 
низкой эффективностью теплообмена (∕Cr = 350÷460 Дж/м2-с-К). 
Таким образом, коэффициент теплопередачи (теплоотдачи) 
является функцией структуры движения реакционной смеси, 
которая характеризуется критерием Во. Это определяет воз­
можность использования метода получения кривых отклика 
на ввод инертного индикатора для моделирования процессов 
теплообмена в промышленных реакторах. В частности, при 
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увеличении объемной скорости движения реакционной сме­
си wb в диффузор-конфузорном канале значения критерия Во 
снижаются (рис. 2.54), что определяет рост коэффициента те­
плопередачи. В то же время для цилиндрического канала за­
висимость критерия Во от скорости движения жидких потоков 
WB характеризуется экстремальным характером. В переходной 
области, в частности, при Re = (2,5÷8) 103, наблюдается рост 
критерия Во с увеличением wb, что приближает гидродинами­
ческую структуру потоков к режиму вытеснения. Это определя­
ет сравнительно низкую эффективность теплообмена в цилин­
дрических каналах в этой области значений Re. В соответствии 
с результатами, приведенными на рис. 2.43 и 2.54, видно, что 
для увеличения коэффициента теплопередачи и, как следствие, 
эффективности процессов теплообмена, в цилиндрическом ка­
нале необходимо использовать высокоскоростные жидкие по­
токи реагентов, что, однако, требует увеличения теплообмен­
ной поверхности (габаритов реактора).

Несколько иная картина наблюдается для гидродинамиче­
ской структуры движения потоков (хладоагента) в кольцевых 
каналах трубчатых турбулентных аппаратов (рис. 2.55). До объ­
емной скорости wκ » Iio cm3∕c гидродинамическая структура 
потоков в кольцевых каналах (теплоноситель) цилиндрическо­
го и диффузор-конфузорного аппаратов практически совпада­
ют (Во ≈ 80). При wκ > Iio cm3∕c в диффузор-конфузорном ап­
парате наблюдается снижение критерия Во, определяющееся 
ростом скорости продольного перемешивания и увеличением 
степени приближения к режиму идеального смешения в ци­
линдрическом канале.

Можно предположить, что для повышения коэффициента 
теплоотдачи потока α2 в кольцевом канале диффузор-конфу­
зорного аппарата и, как следствие, эффективности теплообме­
на, целесообразно вводить хладоагент с большей скоростью wκ 
особенно когда α2 < α1, так как К ≈ а2. Трубчатый турбулент­
ный аппарат с цилиндрическим каналом наоборот нецелесо­
образно эксплуатировать при высоких скоростях движения
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Рис. 2.55. Зависимость критерия Боденштейна Во от скорости движения 
хладоагента wκ в цилиндрическом Q) и диффузор-конфузорном (2) 
аппаратах

теплоносителя в кольцевом канале. Действительно, при уве­
личении скорости теплоносителя, движущегося в кольцевом 
канале ιυκ (wa = const = 130 cm3∕c) диффузор-конфузорного 
аппарата наблюдается повышение коэффициента теплопере­
дачи (рис. 2.44). В то же время для цилиндрического аппарата 
характерно нивелирование влияния wκ на эффективность кон­
вективного теплообмена.

Таким образом, низкая эффективность теплообменных 
процессов в цилиндрическом канале, по сравнению с диффу- 
зор-конфузорным, в трубчатых аппаратах определяется высо­
кой степенью приближения структуры потоков, движущихся 
как по внутреннему, так и по кольцевому каналам, к режиму 
вытеснения, что нежелательно. В аппарате диффузор-конфу- 
зорной конструкции эффективность теплообмена при a2 < a1 
можно заметно интенсифицировать за счет увеличения скоро­
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сти движения хладоагента wκ, что расширяет возможности для 
интенсификации и управления процессами теплопереноса.

Выявленные закономерности позволяют решить важную 
проблему регулирования температурного режима в зоне реак­
ции за счет внешнего теплосъема при протекании быстрых эк­
зотермических реакций. Формирование в зоне реакции режи­
ма квазиидеального вытеснения в турбулентных потоках, когда 
границы «факела» достигают теплообменных поверхностей, 
определяет возможность термостатирования быстрых хими­
ческих реакций за счет внешнего теплосъема. Количественные 
закономерности позволяют гарантированно формировать этот 
режим в условиях промышленного производства в зависимо­
сти от кинетических параметров химической реакции и физи­
ческих характеристик потоков реагентов. Получены формулы, 
пригодные для инженерных расчетов профиля температуры 
в зоне реакции при внешнем термостатировании. На этой ос­
нове выявлены технологически приемлемые пути управления 
тепловым режимом. В частности, изменение радиуса реактора, 
скорости и гидродинамического режима движения реакцион­
ной смеси, а также распределенный ввод реагентов позволя­
ют управлять адиабатическим подъемом температуры в зоне 
реакции и оптимизировать протяженность зоны охлаждения. 
Выявлена качественная взаимосвязь коэффициента теплопе­
редачи с гидродинамической структурой движения реакцион­
ной смеси при конвективном теплообмене.

Концепция использования трубчатых турбулентных аппа­
ратов достаточно полно разработана на основе макрокинети- 
ческого подхода к исследованию электрофильной полимери­
зации изобутилена. В то же время результаты, полученные при 
изучении закономерностей турбулентного смешения в одно- и 
двухфазных системах, а также регулирования температурного 
режима в зоне реакции при протекании быстрых экзотерми­
ческих процессов, позволяют существенно расширить область 
использования трубчатых турбулентных аппаратов в химиче­
ском производстве. В частности, появилась возможность науч­
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но-обоснованного использования новых технологий не только 
для проведения быстрых полимеризационных реакций, но и 
для интенсификации тепло- и массопереноса. Это определило 
целесообразность разработки новых решений в области реали­
зации быстрых химических процессов в турбулентном режиме 
и, как следствие, создания непрерывных энерго- и ресурсосбе­
регающих технологий на базе трубчатых турбулентных аппара­
тов при получении других синтетических продуктов.



Глава 3

БЫСТРЫЕ ПРОЦЕССЫ ПРИ СИНТЕЗЕ 
ПОЛИМЕРОВ И ПРИНЦИПЫ 
ФОРМИРОВАНИЯ ИХ МОЛЕКУЛЯРНЫХ 
ХАРАКТЕРИСТИК

3.1. Полимеризационные процессы

При проведении быстрых процессов полимеризации в жид­
кой фазе в условиях адиабатического разогрева реакцион­
ной смеси повышение средних молекулярных масс и сужение 

молекулярно-массового распределения образующегося по­
лимера является проблемой. Высокие абсолютные значения 
температуры в зоне реакции приводят к получению низко­
молекулярных продуктов с большой полидисперсностью, т. е. 
с широким MMP [6, 7]. В этой связи важное значение имеет за­
дача получения полимерных продуктов с максимальными зна­
чениями Mw, Mπ, Mz и возможно узким MMP.
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3.1.1. Полимеризация изобутилена

Изобутилен (2-метилпропен) легко полимеризуется по ка­
тионному механизму в присутствии электрофильных катализа­
торов с образованием широкой гаммы продуктов — от низших 
олигомеров (число звеньев порядка 2-3) до полимеров с моле­
кулярной массой более нескольких миллионов.

Процесс полимеризации изобутилена в присутствии га­
логенидов металлов (кислот Льюиса) в сочетании с кислотами 
Бренстеда протекает (на примере катализатора на основе MeXn 
и H2O) по схеме:

• формирование каталитического комплекса:

MeXn + H2O ÷ MeXn -H2O → Hδ+, MeXnOH8-;

• инициирование (ки):

Hδ+, MeXnOH8 +CH2=C(CH3)2 → (CH3)3C8+, MeXnOH8-.

• рост цепи (fcp):

(CH3)3Cδ÷, MeXnOH8- + CH2=C(CH3)2 → (CH3)3C-CH2-(CH3)2C8+, MeXnOH8-;

• передача цепи (преимущественно на мономер, Zcm):

-CH2-(CH3)2C8+, MeXnOH8- + CH2=C(CH3)2

-CH2-C
^CH 

CII

-CH=C^
CH3

CH3

+ (CH3)3C8+, MeXnOH8-

+ (CH3)3C8+, MeXnOH8-

• реакция передачи протона на противоион (вероятная ре­
акция), которую во многих случаях можно не учитывать:

-CH2-(CH3)2C8+, MeXnOH8-

-CH2-C
^CII

\СН

-CH=C^
CH3

CH3

+ Hδ+, MeXnOH8-

+ H8+, MeXnOH8-

2

3

I7O



• гибель цепи с захватом фрагмента противоиона (kτ):

a-? -CH2-C(CH3)2-X + MeXnlOH

-CH2-(CH3)2C8+, MeXπOHδ-

-CH2-C(CH3)2-OH + MeXn

Отметим, что регенерация катализатора вследствие бы­
строго реинициирования, превращается в реакцию передачи 
цепи на противоион.

Удобной возможностью регулирования MM и MMP поли­
изобутилена является изменение способа подачи катализатора 
в зону реакции, в частности, реализация постадийной подачи 
катализатора в реактор. Этого можно достигнуть при исполь­
зовании зонной модели ведения процесса [148, 187]. Зонная 
модель представляет собой последовательное соединение не­
скольких независимых зон реакции, куда приходит реакци­
онная смесь после завершения процесса в предыдущей зоне и 
куда подается новая порция раствора катализатора (или ката­
лизатора и мономера). В каждой зоне температура постоянна 
и определяется тепловым балансом с учетом (или без учета) 
кипения растворителя (и мономера), а также теплопередачи 
через внешнюю стенку.

При проведении быстрой полимеризации изобутилена, 
когда длина макромолекулы определяется реакцией передачи 
цепи на мономер, полимер имеет среднюю молекулярную массу, 
зависящую от температуры в зоне реакции. Быстрые процессы 
полимеризации могут осуществляться как в режиме кипения 
реакционной смеси (внутренний теплосъем), так и без кипения. 
Анализ теплового баланса и гидродинамического режима дви­
жения реакционной смеси в этом случае свидетельствует о том, 
что кипение растворителя и/или части мономера позволяет, 
с одной стороны, интенсифицировать массообмен (увеличи­
вается коэффициент турбулентной диффузии и теплопереда­
ча в зоне реакции за счет формирования двухфазного потока). 
C другой стороны, показывает, что на испарение растворителя 
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и/или мономера расходуется большое количество (более 50%) 
тепла, выделяющегося при полимеризации, и таким образом 
значительно улучшаются условия стабилизации температур­
ного режима в реакторе [150,151].

Для реализации зонной модели в реальном процессе необ­
ходимо выполнение нескольких условий [7]: 1) зоны реакции не 
должны пересекаться друг с другом; поэтому расстояние между 
соседними местами ввода катализатора должно быть Li > V∕kτ; 
2) реактор должен удовлетворять условию формирования од­
нородных температурных и концентрационных полей по ради­
усу при турбулентном течении реагирующего потока в зоне ре- 
акции, т. е. должно соблюдаться соотношение R < Rκp= y∣Dτ∕kr, 
где jRκp — радиус реактора, обеспечивающий протекание про­
цесса полимеризации в режиме квазиидеального вытеснения 
в турбулентных потоках; 3) интенсивность выделения тепла 
в каждой зоне в зависимости от скорости полимеризации и 
количества реагирующего в зоне реакции мономера невели­
ка, а коэффициенты теплообмена таковы, чтобы выполнялось 
требование постоянства температуры в каждой зоне реакции. 
В соответствии с этим условием в зоне реакции должен полу­
чаться полимер с MMP и ММ, соответствующими температуре, 
определяемой тепловым балансом. Расчеты показали, что та­
кие условия выполняются при [148]: 

ΔT =
Z

pδVqAM.
<&АТ =2

RT2
I (3-1)

где ATi — характерный перепад температуры в i-й зоне реак­
ции; pVqAMi — скорость выделения тепла в i-й зоне; V— линей­
ная скорость движения потока; q — тепловой эффект полиме­
ризации в жидкой фазе; ΔMi∙ — количество прореагировавшего 
мономера в i-й зоне; λrATi∕δ — скорость распространения тепла 
вдоль реактора; Ar — эффективный коэффициент теплопрово­
дности; δ — характерный размер реакционной зоны; AT2 — ха­
рактеристический интервал температур для изменения ММ; Ем,

1^2



Ep — энергии активации реакции передачи цепи на мономер и 
роста цепи при полимеризации; Ti — средняя температура в z-й 
зоне; R — газовая постоянная, р — средняя плотность среды.

Если выделяющееся при полимеризации тепло идет на 
нагрев реакционной массы и отсутствует теплопередача через 
внешнюю стенку, то существует однозначная связь между сред­
ней температурой в z-й зоне Ti, начальной температурой T0 и 
количеством мономера, прореагировавшего во всех предыду­
щих зонах, включая и z’-ю зону:

T=T +—У AM, 
г о ∕nr к

Ср к=1
(3-2)

Поскольку в каждой зоне полимер образуется независимо, 
функция распределения суммируется из функций MMP поли­
мера, образующегося в каждой из зон:

∑δmX(j)
P⅛)=-t----------

∑ΔMt
к=1

(з-з)

где plu>∖J) — весовая функция MMP всего полимера на выходе 
из z-й зоны.

Соответственно выражения для средних степеней поли­
меризации, определяющих значения ММ, когда каскад ре­
акторов состоит из п аппаратов (независимых зон реакции), 
имеют вид [148]

⅛∆M√pfcy
∖-l K∖ n /pi J _ k=ι______

∑ΔMt
к=1

(3-4)
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VAMtPfc к w
Pi = -⅛≡¼-------------- ,

W I 7
∑∆Mk
k=ι

i
У AMtPfPfc к z w

Vpi _ fc=ι_______________
z w i

∑∆Ml 
fc=l

(3∙5)

(3.6)

Выражения (3.4)-(3.6) справедливы независимо от того, 
какое распределение имеет полимер в каждой зоне.

Для дальнейшего анализа существенно лишь то, что сред­
ние MM и MMP определяются реакцией передачи цепи на мо­
номер. Учитывая, что реакция в каждой зоне идет практически 
при постоянной температуре, получаем

(3-7)

Таким образом, имеется замкнутая система уравнений 
(3∙2)-(3∙7), позволяющих рассчитывать MMP и средние MM 
для произвольного распределения выходов полимера в каждой 
зоне (AM2). Для определения связи между выходом полимера в 
отдельной зоне и количеством вводимого катализатора необ­
ходимо знание кинетической схемы процесса полимеризации. 
В частности, используя схему катионной полимеризации изоб­
утилена, можно записать [6]:
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г

Yδm =м ¼Zu к о
к=1

÷>[A*] fc (3-8)

где [A*]  i — количество катализатора, подаваемого в z-ю зону: 
M0 — концентрация мономера в исходной смеси. Если fcp и кг не 
зависят от температуры, что, в частности, характерно для по­
лимеризации изобутилена (диффузионная область протекания 
реакции) [8, 51], то выражение (3.8) упрощается:

∑ΔMi = Mo- ι-exp[ -⅛[A']l I

k=ι ∖ ^τ k=ι J
(3-9)

Уравнения (3∙2)-(3.7) определяют возможность рассчиты­
вать MM и MMP полимера при любом заданном способе пода­
чи катализатора при полимеризации в адиабатических услови­
ях, т. е. при отсутствии теплосъема.

Во многих случаях, начиная с некоторой температуры, 
растворитель и/или мономер закипает. Кипение растворите­
ля и/или мономера позволяет заметно смягчить режим про­
ведения быстрых процессов полимеризации, добиться более 
высоких значений средних MM и более узких MMP у образую­
щихся полимерных продуктов [148,151].

Если в одной из зон достигается температура кипения, то, 
естественно, дальнейшее дробление зон не имеет смысла, так 
как далее реакция полимеризации идет при постоянной темпе­
ратуре. Однократная подача катализатора в данном случае мо­
жет приводить к наиболее узкому (экспоненциальному) MMP 
и самым низким средним значениям MM образующегося по­
лимера [7]:

(З.ю)
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Интенсификация тепло- и массообмена при проведении бы­
стрых химических процессов связана с изменением величины Dτ. 
Обычно увеличение линейной скорости движения реакционного 
потока V при фиксированной длине реакционной зоны L при­
водит к уменьшению времени контакта реагирующей системы 
с термостатируемой поверхностью. Это, в свою очередь, долж­
но снижать эффективность внешнего термостатирования через 
стенку. Однако увеличение V в случае проведения быстрых жид­
кофазных процессов полимеризации приводит к существенному 
росту D1, определяющему в турбулентном потоке эффективность 
тепло- и массопереноса. Поэтому увеличение Dt при использо­
вании трубчатых турбулентных реакторов с R < Rκp в условиях 
внешнего теплосъема вызывает заметное снижение температуры 
в зоне реакции. Важно и то, что в условиях отсутствия теплосъема 
при высоких значениях V на начальных стадиях процесса (L = 1 м, 
τx = o,5 θ) температура в зоне реакции оказывается ниже, чем при 
малых скоростях движения потока. Таким образом, имеет место 
«размывание» реакции по длине реакционной зоны.

Принимая во внимание тот факт, что быстрые полимери- 
зационные процессы характеризуются неравенством времен 
непосредственно химической реакции тх и переноса tcm (τx < тсм), 
ясно, что увеличение D1 способствует уменьшению тсм и оба этих 
процесса могут стать соизмеримыми во времени. Увеличение 
линейной скорости потока V, т. е. интенсификация тепло- и мас­
сообмена в системе, равносильно «замедлению» непосредствен­
но реакции полимеризации относительно процесса переноса. 
Поэтому традиционные приемы внешнего отвода тепла, обычно 
столь малоэффективные в быстрых стандартно технологически 
оформленных полимеризационных процессах с использованием 
реакторов идеального смешения, становятся заметными и начи­
нают играть существенную роль при высоких значениях как Vf 
так и Dτ, когда используются трубчатые реакторы квазиидеаль- 
ного вытеснения в турбулентных потоках. Можно полагать, что 
эффект внешнего термостатирования в этом случае может быть 
значительно усилен за счет зонной подачи катализатора.
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Многозонная подача катализатора открывает большие 
возможности для регулирования средних MM и ширины MMP 
полимера, получаемого в трубчатом турбулентном реакторе без 
внешнего теплоотвода. C другой стороны, внешний теплоотвод 
позволяет при соответствующем значении Dt стабилизировать 
и регулировать температурное поле внутри реактора. Это дает 
дополнительные возможности управления качеством продукта.

Теплоотвод через внешнюю стенку оказывает влияние уже 
при однократном вводе катализатора: заметно сужается MMP 
полимерного продукта и несколько возрастает среднечислен­
ная MM (Pn). Однако при выполнении определенных условий 
можно разделить зоны реакции и теплоотвода и считать, что 
в зоне реакции фактически выполняются квазиадиабатические 
условия, и, как следствие, средние MM продукта, образующего­
ся в каждой зоне реакции, определяются температурой, которая 
соответствует адиабатическому выделению тепла в этой зоне.

Таким образом, зонная модель реактора представляет со­
вокупность последовательно соединенных адиабатических (ав­
тотермических) квазиизотермических реакторов идеального 
вытеснения в турбулентных потоках и элементов теплообмена 
с внешним теплосъемом.

К условиям, определяющим адекватность «зонной» модели 
реактора с внешним теплосъемом реальному трубчатому турбу­
лентному реактору следует в этом случае добавить: 1) длина зоны 
теплоотвода должна быть больше длины реакционной зоны, т. е. 
Li » V∕kv; 2) количество тепла, отводимого из зоны реакции че­
рез стенку, должно быть значительно меньше, чем количество 
тепла, выделяющегося при полимеризации в этой зоне:

(З-и)

где R — радиус трубчатого реактора; Kt — коэффициент тепло­
передачи через внешнюю стенку; Ti — температура в z-й зоне;
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Tx — температура хладоагента, р — средняя плотность реак 
ционной смеси; AMi — количество полимера, образующегося 
в i-й зоне.

Для средних MM и MMP полимера, образующегося в по 
следовательно соединенных квазиизотермических, адиабати­
ческих реакторах идеального вытеснения в турбулентных пото 
ках и теплообменниках с внешним теплосъемом, справедливы 
соотношения [7]:

(3∙12)

P = —⅛P*∙ΔM.  
w ΔM⅛ w k (3.13)

P =ΔM п у

PP =— y∖PkPk(j∖AM, 
z w ΔM⅛ z m 7 k

(3∙14)

(3.15)

где Pw(jj∏ Plw(j)- массовые дифференциальные функции 

MMP полимера, получаемого во всем реакторе и в i-й зоне, со 
ответственно; ΔM, ΔM., APw, Pw, Pn, Pn, Pz, Pz — количества об 
разующегося полимера, среднемассовые, среднечисленные и 
z-средние степени полимеризации продукта, полученного при 
полимеризации в реакторе и в z-й зоне, соответственно.

В отличие от модели реактора с внутренним теплосъемом 
за счет кипения, температура в каждой зоне при использовании 
трубчатых турбулентных реакторов с внешним теплосъемом 
определяется не только тепловым балансом внутри зоны реак 
ции, но и количеством отводимого через стенку тепла реакции 
Для оценки изменения температуры реакционной смеси в зоне



охлаждения при интенсивном перемешивании по сечению по­
тока (турбулентное течение) справедливо уравнение [7]:

dT
RpCfV

(т-т ∖ = h(τ-τ).\ х J \ х / (3-16)

Интегрирование этого уравнения дает для изменения тем­
пературы в зоне охлаждения соотношение

ATk = (Tk_t -Tχ)Γ1 -exp(-hLk)] = ξ(τ -T ), (3.17)

где Tfc.1 — температура в предыдущей зоне реакции или в на­
чале соответствующей зоны охлаждения; Lk — длина зоны ох­
лаждения; ξ = i-exp(-ΛLfc) — доля тепла, отводимого в зоне 
охлаждения от всей тепловой энергии, запасенной системой 
к началу этой зоны (с учетом как реакции полимеризации, так 
и охлаждения во всех предыдущих зонах).

Тогда температура в i-й зоне будет равна

T =T +α.Y∆M.-y⅞(τ. -T г о г j-ι x)y
7=1 7=1

(3.18)

где α1 = q∕Cy, а нумерация зон охлаждения в реакторе такова, 
что зона охлаждения перед зоной реакции имеет тот же индекс. 
В свою очередь, количество полимера, образующегося в i-й 
зоне, связано с количеством подаваемого катализатора в со­
ответствии с кинетической схемой реакции полимеризации. 
Например, при полимеризации изобутилена справедливо со­
отношение [148]:

δm. = м -Уам.Z о ‰√ J
k J=I

1-ехр (3.19)
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Если соотношение kp∕kτ не зависит от температуры, то

ΔM. = Mo ехр
fcP VA-V (
Γ∑aj 1-ехр
kT >1 √L V

(3-20)

Зная температуру в каждой зоне, можно найти значения 
средних ММ:

Подставив выражение (3.20) в формулы (3∙i3)-(3∙15)> мож­
но рассчитать Pw, Pn, Pz. Функция MMP в этом случае — выраже­
ние (3.12) — преобразуется и принимает вид

(3-22)

Таким образом, в зависимости от условий проведения 
процесса полимеризации, в частности, от количества реакто­
ров в каскаде и количества (доли) катализатора, подаваемого 
в каждый из реакторов, можно в определенных, но достаточно 
широких границах, влиять на молекулярно-массовые харак­
теристики получаемого полимера. В условиях формирования 
режима квазиидеального вытеснения в турбулентных потоках 
при реализации быстрых процессов полимеризации внешний 
теплосъем становится достаточно эффективным и, как след­
ствие, оказывает заметное влияние как на температурное поле 
реакции, так и на ММ, а также ширину MMP образующегося 
полимерного продукта. Наличие теплообмена в таких реакто­
рах представляет реальные возможности улучшения качества 
получаемого полимерного продукта (сужение MMP, увеличе­
ние средних ММ, повышение выхода полимера и пр.). Это дает 
дополнительные возможности управления быстрыми экзотер­
мическими процессами полимеризации.
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3.1.2. Полимеризация пентадиена-1,3

Среди промышленных методов получения изопрена одним 
из основных является процесс двухстадийного дегидриро­
вания изопентана. Дегидрирование изопентана и изопентенов 

проводят при повышенных температурах, что сопровождается 
образованием ряда побочных продуктов, среди которых значи­
тельную часть занимает пиперилен (пентадиен-1,3) [188, 189]. 
Выход пиперилена составляет 10-15 % от суммы диеновых мо­
номеров в производстве изопрена.

Одним из направлений использования пиперилена явля­
ется катионная олигомеризация с целью получения жидкого 
каучука — основы синтетической олифы марки СКОП (синте­
тический каучук олигопипериленовый). Применение пипери- 
леновой фракции углеводородов в качестве исходного сырья 
при производстве синтетической олифы позволяет наряду 
с решением проблемы утилизации побочного продукта при 
синтезе изопрена уменьшить потребление растительных масел 
в лакокрасочной и других отраслях промышленности [190,191].

Для полимеризации пиперилена предложено использо­
вать различные каталитические системы как ионного [189], 
так и ионно-координационного типа [192,193]. Ввиду высокой 
скорости реакции передачи цепи на мономер (растет с повы­
шением кислотности катализаторов) и растворитель (падает 
с увеличением полярности последнего) при катионной поли­
меризации образуется полимер с низкой ММ. В качестве ката­
лизаторов катионной полимеризации пиперилена испытаны 
некоторые галогениды металлов III-V групп. Наиболее при­
годными оказались TiCl4 и SnCl4. Применение SbCl5 и InCl3 не 
обеспечивает приемлемой скорости полимеризации, а в случае 
использования AlCl3 образуется нерастворимый полимер.

В [194] на основе квантовохимических расчетов и экс­
периментальных данных показано, что кислотная сила элек­
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трофильных катализаторов является мерой активности и 
селективности их действия в катионной полимеризации. 
Увеличение кислотной силы катализаторов электрофильных 
реакций полимеризации способствует увеличению их активно­
сти, но уменьшает селективность процесса. В частности, в [195] 
изучена олигомеризация пиперилена под действием эфиратов 
хлоридов титана и алюминия. Эфират хлористого алюминия 
AlCl3-O(C6H5)2 дает больший выход и молекулярную массу про­
дукта, при этом полученный олигопиперилен имеет понижен­
ную ненасыщенность.

Электрофильная (катионная) полимеризация пиперилена 
описывается схемой

kat
nCH2=CH-CH=CH-CH3 —

Элементарные стадии процесса катионной полимериза­
ции пиперилена аналогичны приведенным для изобутилена.

Электрофильные катализаторы, которые используются 
для катионной олигомеризации пиперилена, обладают раз­
личной активностью. Это определяет принципиальную воз­
можность совершенствования промышленного производства 
синтетической олифы на стадии катионной олигомеризации 
пиперилена путем подбора каталитической системы с соответ­
ствующей активностью и селективностью.

При электрофильной полимеризации пиперилена оказа­
лось, что скорость реакции существенно зависит от использу­
емого катализатора (TiCl4, TiCl4-Al(Z-C4H9)3, C2H5AlCl2-O(C6H5)2, 
C2H5AlCl2, AlCl3-O(C6H5)2) [45]. При этом только полимеризация 
в присутствии AlCl3 и AlCl3-O(C6H5)2 может быть отнесена к бы­
стрым химическим процессам.
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Реакция олигомеризации пиперилена для всех рассмо­
тренных электрофильных катализаторов характеризуется пер­
выми порядками по мономеру и катализатору. В частности, 
это показано на примере использования TiCl4 и AlCl3-O(C6H5)2 
(рис. 3.1). Константы скорости реакции оценивали по экспери­
ментальным зависимостям конверсии мономера от времени 
(рис. 3.2) с помощью соотношения

∆∏ = ATCp / q = [M]o • (1 - e^⅛), (3.23)

где тепловой эффект олигомеризации пиперилена 
q = 72,38 кДж/моль, ∆∏ — количество образующегося олигоме­
ра с единицы реакционного объема, средняя теплоемкость ре­
акционной смеси Cp = 1,757 кДж/моль-град, средняя плотность 
среды р = 863 кг/м3.

Рис. 3.1. Зависимость скорости олигомеризации пиперилена (Vn) 
в присутствии AlCl3-O(C6H5)2 (1,2) и TiCl4 (з ,4) от концентрации 
мономера (1,3) и катализатора (2,4): I-Cai = 0,014 моль/л;
2,4 — Cm = 1 моль/л; 3 — Cri = 0,025 моль/л; T0 = 298 К
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Выход, %

Рис. 3.2. Конверсионные кривые олигомеризации пиперилена на различных 
катализаторах: TiCl4 (1), TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (2), AlC2H5Cl2-O(C6H5)2 (3), 
AlC2H5Cl2 (4), AlCl3-O(C6H5)2 (5); Cn = 0,025 моль/л (1,2); Cai = 0,02 (3,4) и 
0,028 (5) моль/л; Cm = 1,0 (1,3-5) и 2,0 (2) моль/л; T = 298 К

Как видно, активность изученных катализаторов изменя­
ется в широком диапазоне (табл. 3.1), причем процесс олигоме­
ризации пиперилена в присутствии Al(C2H5)2Cl и Al(Z-C4H9)2Cl 
практически не идет. Высоких выходов (70-80 % и выше) за 
время 15-20 с можно достичь, используя в качестве катали­
затора AlCl3-O(C6H5)2, а также AlC2H5Cl2, тогда как в присут­
ствии TiCl4 за это же время выход продукта составляет не более 
0,5-1% (рис. 3.2). Добавление электронодонорных соедине­
ний, в частности (C2H5)2O, к электрофильному алюминийсо­
держащему катализатору ведет к снижению константы скоро­
сти реакции при олигомеризации пиперилена, что, очевидно, 
обусловлено, снижением кислотной силы каталитического 
комплекса. Используя принцип связи кислотности и катион­
ной активности катализаторов Фриделя-Крафтса в процессах 
полимеризации [194], можно предположить, что AlCl3, будет 
проявлять большую активность по сравнению с AlCl3-O(C6H5)2, 

184



однако в этом случае благодаря высокой активности катализа­
тора в электрофильных процессах будет образовываться сши­
тый полимер, что недопустимо.

Таблица 3.1

Катионная олигомеризация пиперилена в присутствии 
некоторых электрофильных катализаторов
(условия см. рис. 3.2)

τ, мин
TiCl4 TiCl4-Al(i-C4H9)3 AlC2H5Cl2-O(C6H5)2 AlC2H5Cl2 AlCl3-O(C6H5)2

[η], дл/г

2 — — 0,066 — 0,066

5 — 0,069 — 0,053 —

120 0,078 — — — 0,055

240 o,o68 0,230 0,058 0,064 —

Мольная доля двойных связей, % к теоретической

10 — — 64,6 63,2 61,9

20 47,6 63,2 — — —

120 — — — 60,9 65,3

180 63,9 73,4 — — —

240 — — 73,4 — —

Отношение цис-1,4/транс-(1,4+1,2) звеньев

0,13 0,22 0,10 0,33 0,11

Эффективная константа скорости олигомеризации пиперилена k3φ, мин-1

0,05 0,2 1,3 4 11,8

Молекулярные характеристики олигопиперилена

мш 1347 ЗЗЗ6 1729 1611 1889

Mn 877 1153 1056 997 1075

M√Mn 1,5 2,9 1,6 1,6 1,8
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Как и при катионной полимеризации других диеновых 
углеводородов [192], макромолекулы олигопиперилена, синте­
зированного в присутствии изученных катализаторов, имеют 
преимущественно тиранс-структуру (табл. 3.1). Повышенное 
содержание цис-1,4-звеньев наблюдается для образцов, полу­
ченных в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 и AlC2H5Cl2.

Анализ содержания двойных связей в макромолекулах 
олигопиперилена показал, что для всех катализаторов, ис­
пользованных в процессе синтеза, наблюдается незначитель­
ное изменение ненасыщенности в образующихся полимерных 
продуктах (табл. 3.1). Добавление к катализаторам в качестве 
модификатора простого эфира, в частности (C6H5)2O, в соот­
ношении 1:1 моль/моль снижает, как активность электро­
фильного катализатора (уменьшается эффективная константа 
скорости олигомеризации fc3φ), так и вероятность протекания 
процессов гелеобразования (сшивки).

Молекулярно-массовое распределение олигопипериле­
на, полученного на изученных катализаторах кроме системы 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3, является узким (табл. 3.1) и мономодальным 
(рис. 3.3). В присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 кривая распределе­
ния макроцепей олигомера по MM смещается в высокомолеку­
лярную область (вид кривой приобретает четко выраженный 
бимодальный характер). Как следствие, уширяется MMP, что 
можно объяснить присутствием в катализаторе нескольких 
типов активных центров, в частности, как катионных, так и 
ионно-координационных, ответственных за получение сме­
си низко- и высокомолекулярных полимеров, соответствен­
но. Образование олигопиперилена с такими молекулярными 
характеристиками, является, очевидно, технологически невы­
годным вследствие увеличения вязкости полимеризата за счет 
продукта с высокой молекулярной массы и ухудшения эксплу­
атационных характеристик синтетической олифы.

Таким образом, получен ряд, характеризующий кине­
тическую активность наиболее распространенных электро­
фильных каталитических систем TiCl4 < TiCl4-Al(Z-C4H9)3 <
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Рис. 3.3. Кривые молекулярно-массового распределения олигопиперилена: 
1 - TiCl4; 2 - TiCl4-Al(Z-C4H9)3; 3 - AlC2H5Cl2-O(C6H5)2; 4 - AlC2H5Cl2;
5 — AlCl3-O(C6H5)2. Условия см. на рис. 3.2

< AlC2H5Cl2-O(C6H5)2 < AlC2H5Cl2 < AlCl3-O(C6H5)2 для катионной 
олигомеризации пиперилена. Изученные катализаторы харак­
теризуются широким, отличающимся на два порядка, диапа­
зоном активности (k9φ = 0,05÷11,8 мин-1), без существенных 
различий в молекулярных характеристиках получаемых оли­
гомерных продуктов. Использование двухкомпонентной ката­
литической системы Циглера-Натта TiCl4-Al(I-C4H9)3 приво­
дит к получению смеси полимеров с увеличенной средней MM 
и широким MMP олигопиперилена, при незначительном уве­
личении содержания цис- 1,4-звеньев в молекулах.

Катионная олигомеризация пиперилена при получении 
жидкого синтетического олигопипериленового каучука в при­
сутствии различных каталитических систем требует в соответ­
ствии с полученными экспериментальными данными (кинети­
ческие параметры) и различного подхода к технологическому 
оформлению процесса. В частности, обращает внимание доста­
точно высокое значение константы скорости олигомеризации 
пиперилена в присутствии AlCl3-O(C6H5)2 (fc9φ « 11,8 мин-1) и 
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AlC2H5Cl2 (fc3φ ≈ 4 мин-1). В этом случае использование в качестве 
катализатора олигомеризации пиперилена AlCl3-O(C6H5)2 по­
зволяет существенно упростить технологическую схему полу­
чения синтетической олифы и создать энерго- и ресурсосбере­
гающий процесс с использованием малогабаритных трубчатых 
реакторов, работающих в режиме вытеснения в турбулентных 
потоках.

Ключевым параметром при выборе типа реактора явля­
ется время пребывания и размер зоны реакции, необходимые 
для достижения требуемой конверсии мономера в изотермиче­
ских условиях, и, как следствие, оптимальное время проведе­
ния процесса.

В случае протекания полимеризационного процесса пер­
вого порядка (в предположении, что концентрация активных 
центров не меняется в ходе процесса) для реактора вытеснения 
концентрация мономера изменяется в соответствии с уравне­
нием [6]

( V
Cm = C ехр -к,— 

m mo pIk эф W ) (3-24)

где Cm , Cm, Ck — концентрации мономера начальная и на вы­
ходе из реактора; w — объемный расход реакционной смеси; 
Vp — объем зоны реакции (реактора).

Из (3-24) можно получить зависимость, связывающую раз­
мер зоны реакции ир со степенью превращения мономера х:

(3-25)

Уравнение (3-25) позволяет рассчитать оптимальный раз­
мер зоны реакции в реакторе вытеснения, необходимый для 
достижения требуемой степени превращения мономера, в за­
висимости от кинетических параметров химического процесса 
кэф и требуемой степени превращения мономера х.
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Расчет непрерывно работающего объемного реактора сме­
шения при полимеризации базируется на решении уравнения 
материального баланса по мономеру [6]:

—= wC - wC - и Vn. 
dr m° m p π

(3.26)

где Vn = кэфСм — скорость полимеризационного процесса второ­
го порядка.

Преобразуя (3.26) с учетом степени превращения моно­
мера x = (Cm -CMj/CM , можно получить выражение для рас­

чета размеров зоны реакции в объемном аппарате идеального 
смешения:

υ'=rar∙ (3-27)

В табл. 3.2 приведены значения эффективных констант 
скорости полимеризации пиперилена на различных каталити­
ческих системах и необходимые времена пребывания в объем­
ных реакторах смешения и аппаратах вытеснения. Очевидно, 
что при олигомеризации пиперилена на катализаторах TiCl4 и 
TiCl4-Al(L-C4H9)3 (fc3φ = 0,05-0,2 мин-1 при 298 К) целесообразно 
использовать стандартный объемный реактор смешения или их 
каскад ввиду больших времен пребывания реакционной сме­
си в аппарате τπp. В случае синтеза олигопиперилена в присут­
ствии AlCl3-O(C6H5)2, AlC2H5Cl2 и, возможно, AlC2H5Cl2-O(C6H5)2 
высокие значения константы скорости (fc3φ = 1,3-11,8 мин-1 при 
298 К) и соответственно малые геометрические размеры зоны 
реакции определяют необходимость использования малога­
баритных трубчатых турбулентных аппаратов, которые могут 
работать в режиме квазиидеального вытеснения. Кроме того, 
низкие значения τ∏p (2-20 с) в этом случае уменьшают вероят­
ность протекания побочных более медленных процессов.
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Таблица 3.2

Олигомеризация пиперилена в объемном реакторе 
смешения и трубчатом аппарате вытеснения 
в присутствии разных катализаторов (х = 0,95, 
w = 4,4 мР/ч, Ck = 0,15 моль/л, СМо = 5,7 моль/л)

Катализатор
^эф, 

МИН-1

Tπp, θ

7ζp,M
Реактор 

смешения

Трубчатый 
турбулентный 

аппарат

TiCl4 0,05 3845,4 605,4 0,132

TiCl4-Al(I-C4H9)О 0,2 842,7 131,0 0,080

AlC2H5Q2-O(C6H5)2 1,3 122,7 18,8 0,042

AlC2H5Cl2 4 38,4 6,0 0,028

AlCl3-O(C6H5)2 11,8 18,1 2,9 0,022

Поскольку режим квазиидеального вытеснения в турбу­
лентных потоках формируется при строго лимитированных 
размерах зоны реакции, необходимо рассмотреть соотношение 
характерных времен смешения тсм и химической реакции тх при 
олигомеризации пиперилена в присутствии изученных катали­
заторов с целью выбора оптимальной конструкции реактора.

Протекание процесса олигомеризации при отсутствии 
диффузионных ограничений в реакторе диффузор-конфузор- 
ного типа при автомодельном режиме течения реакционной 
смеси определяется условием [9]

(3-28)

190



где Rn — радиус широкой части реактора, где необходимо со­
здать однородное поле концентрации реагентов или необхо­
димый радиус реактора (диффузор), w — объемный расход 
реакционной смеси, fE, fκ и f — числовые коэффициенты, рас­
считываемые по (2.25), (2.24) и (2.20).

Используя (3.28), можно получить уравнение для расчета 
критического радиуса реактора RκJ,, являющегося критерием 
формирования режима квазиидеального вытеснения при до­
стижении соотношения tcm ≤ τx (Lc∕2Ra = 1,7, RJRk = 1,6, γ = 450):

(3∙29)

Значения (табл. 3.2, рис. 3.4) для достаточно быстрой 
реакции олигомеризации пиперилена на катализаторах

Рис. 3.4. Зависимость радиуса реактора от кинетических параметров 
олигомеризации пиперилена в присутствии различных каталитических 
систем (усл. см. табл. 3.2)
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AlCl3-O(C6H5)2 и AlC2H5Cl2 подтверждают возможность, а по 
существу и необходимость использования в этом случае труб­
чатых турбулентных аппаратов, где интенсивное турбулент­
ное перемешивание реакционной смеси достигается за счет 
гидродинамической энергии потока. Невысокая скорость реак­
ции при олигомеризации пиперилена на катализаторах TiCl4 
и TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (табл. 3.2) определяет целесообразность 
использования стандартных объемных реакторов смешения 
с большим радиусом (рис. 3.4).

Использование активного катализатора AlCl3-O(C6H5)2 и 
проведение процесса олигомеризации пиперилена в трубчатых 
турбулентных аппаратах по сравнению с объемным аппаратом 
смешения и использования TiCl4 позволяет более чем в тысячу 
раз снизить время пребывания реагентов в зоне реакции τπp [196].

При выборе реактора для проведения любого химиче­
ского процесса, в том числе и полимеризации, необходимо 
также учитывать распределение температуры в зоне реакции 
и возможность регулирования теплового режима с целью 
получения полимера с близкими к расчетным MM и MMP. 
Температурное поле по длине аппарата с геометрией реактора, 
рассчитанной в соответствии с кинетическими параметрами 
процесса олигомеризации пиперилена по (3.29), при адиаба­
тических условиях протекания процесса изменяется в соответ­
ствии с уравнением [9]:

+T =T +---- iО ад о

ι-exp(-fcsφτπp
(3∙3θ)

Применительно к процессу полимеризации пипериле- 
на можно получить соотношение для расчета температуры по 
длине зоны реакции L при включении внешнего теплосъема:

о,8
I ш0’21302,2

(3.31)
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Для изученных каталитических систем подъем температу­
ры в зоне реакции превышает предельно допустимую для оли­
гомеризации пиперилена (393 К) даже при включении внеш­
него теплосъема (рис. 3.5). Понижение температуры, т. е. съем 
тепла в зоне реакции за счет внешнего охлаждения в случае 
использования катализаторов AlCl3-O(C6H5)2 и AlC2H5Cl2, когда 
скорость реакции достаточно высокая, наблюдается практи­
чески уже после завершения химического процесса (рис. 3.5, 
кривые 6, 7). Это определяет низкую эффективность внешнего 
теплосъема при использовании объемного реактора, где зона 
реакции не достигает теплообменных поверхностей. В то же 
время существенное понижение температуры в реакторе мож­
но достичь при использовании трубчатых турбулентных ап­
паратов, работающих в режиме квазиидеального вытеснения, 
при олигомеризации пиперилена в присутствии AlCl3-O(C6H5)2 
за счет малого радиуса реактора Ra = 0,022 м (рис. 3.5, кривая 6).

Рис. 3.5. Изменение температуры в зоне реакции по длине трубчатого 
реактора при олигомеризации пиперилена в адиабатических условиях (1-5) 
и при внешнем теплосъеме (6-ю): катализаторы TiCl4 (1, ю);
TiCl4-Al(I-C4H9)3 (2, 9); AlC2H5Cl2-O(C6H5)2 (3,8); AlC2H5Cl2 (4,7);
AlCl3-O(C6H5)2 (5, 6); T0 = 273 К; Tx = 273 К; Cm0 = 5,7 моль/л;
Ck = 0,15 моль/л; Rn = — см. табл. 3.2
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Только в этом случае будет реализовываться оптимальный ре­
жим протекания быстрых процессов олигомеризации пипери- 
лена в струйном режиме на соответствующих катализаторах 
без дополнительного механического перемешивания.

Таким образом, различия в кинетических параметрах 
при протекании одной и той же химической реакции в при­
сутствии катализаторов, отличающихся активностью, опре­
деляют необходимость различного подхода к выбору типа и 
конструкции основного реактора. Предпочтение при прочих 
равных условиях, очевидно, следует отдавать наиболее актив­
ной каталитической системе, что позволяет создавать высоко­
производительные, энерго- и ресурсосберегающие технологии 
на базе малогабаритных трубчатых турбулентных аппаратов. 
Возможность гарантированного формирования в зоне реакции 
режима квазиидеального вытеснения в турбулентных потоках, 
а также использование диффузор-конфузорной конструкции 
позволяет решить проблему регулирования теплового режима 
при протекании процесса полимеризации пиперилена в при­
сутствии AlCl3-O(C6H5)2.

3.2. Полимераналогичные превращения

На примере хлорирования бутилкаучука (БК) в растворе мо­
лекулярным хлором показана возможность реализации 
в турбулентных потоках не только быстрых полимеризацион- 

ных процессов, но и полимераналогичных реакций модифика­
ции полимеров [9,42,43,197].
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Галобутилкаучук — одна из модификаций бутилкаучу­
ка (хлорированный и бромированный каучук), преимущество 
которого заключается в том, что он вулканизируется с любы­
ми видами каучуков [198]. За счет этого спрос на галобутил- 
каучуки постоянно увеличивается, в то время как на бутилка­
учук падает. Галобутилкаучук является прекрасным сырьем 
для шинной промышленности при получении бескамерных 
шин, высокотемпературных и конвейерных лент и т.д. [199]. 
Преимущественно в промышленных масштабах получают хло­
рированный бутилкаучук.

Макромолекулы хлорбутилкаучука состоят из фрагментов 
изобутиленовых последовательностей (блоков), статистически 
разделенных хлорсодержащими изопреновыми звеньями раз­
личного строения [51, 200]. При хлорировании бутилкаучука 
снижается общая ненасыщенность макромолекул и, особенно, 
содержание внутренних С=С-связей, что легко определяется 
методом расщепительного озонолиза [201]. Реакция хлориро­
вания БК протекает по схеме [202, 203]:

-CH2-C(CH3)=CH-CH2-

.... ~CH=C(CH3)-CHC1-CH2~ CH2-C-CHCl-CH2

CH2 2

.... -CH2-C(CH3)=CCl-CH2- .... ~CH2-CC1(CH3)-CHC1-CH2-

Макромолекулы хлорбутилкаучука преимущественно со­
держат экзометиленовые группы [структура (2)] — до 90%. 
Содержание эндометиленовых групп [структура (1)] состав­
ляет порядка 9%. В составе макромолекул могут находиться 
и насыщенные группировки [структура (4)] — до 1 %, которые 
преимущественно формируются при низких температурах. 
Относительное содержание структур (2):(1) определяет эксплу­
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атационные свойства хлорбутилкаучука, в частности, устойчи­
вость к термическим нагрузкам, стабильность при переработ­
ке. До введения одного атома хлора на одно изопреновое звено 
при хлорировании бутилкаучука наблюдается возрастание со­
держания хлора в полимере (линейная зависимость). В бутил­
каучук входит мольной доли до 50 % от подаваемого хлора.

Процесс хлорирования бутилкаучука должен четко кон­
тролироваться по количеству входящего в состав макромо­
лекул атомов хлора. При введении до одного атома хлора на 
С=С-связь молекулярная масса полимера снижается не более, 
чем на 5-10 %. При более глубоком хлорировании наблюдается 
сильное снижение содержания С=С-связей в макромолекулах и 
протекание процессов глубокой деструкции полимера, вплоть 
до образования жидких продуктов.

К температуре реакции при хлорировании бутилкаучука 
в растворе можно представлять относительно менее жесткие 
требования, ибо в пределах 10-55 oC изменение температуры 
в зоне реакции заметно не влияет на процесс получения и каче­
ство образующегося хлорированного полимера. Однако выше 
55 oC протекает интенсивная деструкция хлорбутилкаучука.

Среди известных способов хлорирования бутилкаучука 
молекулярным хлором или хлорсодержащими органическими 
соединениями в растворе, водной дисперсии, расплаве [51,199, 
200] наиболее технологичным является способ хлорирования 
молекулярным хлором в растворе.

Спецификой процесса является необходимость исполь­
зования высоковязких 10-15% растворов каучуков (хлорбу- 
тилкаучук или бутилкаучук) в органическом растворителе 
(динамическая вязкость порядка 0,3-0,6 Па-с) и применение 
газообразных веществ - молекулярного хлора в смеси с азотом 
(обычно в соотношении 1:6-1:5 объемн.), что определяет си­
туацию, когда объем газообразной смеси практически в ю раз и 
больше превышает объем высоковязкого раствора бутилкаучу­
ка в органическом растворителе. Это требует особого внимания 
при создании оптимальных условий хлорирования полимера 
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в системе жидкость-газ, в первую очередь, реализации в зоне 
реакции мелкопузырькового (пенного) режима при смешении 
потоков «газ - вязкая жидкость». Поэтому для интенсифика­
ции процесса хлорирования бутилкаучука в объемных реакто­
рах смешения в качестве дополнительного аппарата-хлоратора 
часто используется центробежный насос, куда подается раствор 
исходного полимера и смесь хлора с азотом. Для обеспечения 
необходимого времени пребывания реагирующей смеси пред­
усмотрен рецикл [201].

Принципиальным с точки зрения возможности реализа­
ции нового непрерывного процесса синтеза хлорбутилкаучука 
является численное значение характерного времени химиче­
ской реакции. Согласно [51], в интервале температур 290-325 К 
время реакции хлорирования составляет менее 6о с, а в кон­
кретном случае при хлорировании 15-16% раствора бутилка­
учука в метилхлориде (328 К, дозировка молекулярного хлора 
3-3,5 % мае.) составляет (7,5±2,5) с [200].

Близкие значения характерного времени химической ре­
акции получены и при экспериментальном изучении процес­
са получения хлорбутилкаучука по реакции взаимодействия 
бутилкаучука с хлором в растворе «нефраса» в турбулентных 
потоках. Расчеты геометрии реактора хлорирования бутил­
каучука проводились на основе закономерностей турбулент­
ного смешения в автомодельном режиме течения высоковяз­
кой смеси. При скорости подачи в трубчатый аппарат порядка 
0,21 м3/ч раствора бутилкаучука в нефрасе и 2,1 м3/ч азотно- 
хлорной смеси (5:1 объемн.), линейная скорость движения ре­
агентов, без учета занятого объема специальными насадками, 
составила порядка V = 0,33 м/с и, соответственно, время пребы­
вания τπp = L∕V ≈ 6,1 с. Имея ввиду, что проскок молекулярного 
хлора после выхода реакционной смеси из аппарата в ходе ра­
боты установки отсутствовал, можно полагать, что конверсия 
хлора составляла не менее 99 % и время химической реакции 
τx сравнимо с временем пребывания реакционной смеси в ап­
парате τπp.
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В связи с малым временем химической реакции (τx ≈ 6 с) 
процесс жидкофазного хлорирования бутилкаучука в растворе 
молекулярным хлором следует относить к быстрым химическим 
реакциям, которые следует проводить по принципиально новой 
технологии с использованием высокопроизводительных мало­
габаритных трубчатых турбулентных аппаратов струйного типа.

Опытно-промышленные испытания показали, что при 
хлорировании бутилкаучука в растворе молекулярным хлором 
в турбулентных потоках обеспечивается, при использовании 
в качестве реактора-хлоратора трубчатого турбулентного ап­
парата струйного типа диффузор-конфузорной конструкции, 
равномерное распределение газообразного хлора по всему ре­
акционному объему, что гарантирует получение стабильного 
по составу полимера (табл. 3.3). Например, разброс по содер­
жанию хлора в хлорбутилкаучуке, полученном в турбулентных 
потоках, составляет не более 0,05 % мае. В то же время для об­
разцов, полученных по стандартной технологии в объемных 
аппаратах смешения этот показатель достигает 0,14% мае., 
т. е. однородность полученных образцов хлорированного поли­
мера увеличивается практически в 3 раза.

Галогенирование эластомеров в турбулентном режиме

Таблица 3.3

Эластомер
Галогени­
рующий 

агент

Содержание 
галогена 

(ср. значение)

Разброс по 
массовой 
доле гало­

гена, %

Вязкость 
по Муни 

при 125 0C

БК Cl2 1,3 0,05 48
БК Br2 1,9 0,05 46

СКЭПТ Cl2 1,5 о,о8 38
СКЭПТ Br2 2,8 0,0б 25

БК* Cl2 1,2 0,14 46

* Галогенирование осуществляли в колонне, содержащей механиче­
ские средства (мешалка) для создания турбулентности в зоне реакции.
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Из полученных результатов (табл. 3.3) видно, что по пред­
лагаемому способу можно синтезировать и бромбутилкаучук. 
Кроме того в турбулентном режиме проведено галогенирова­
ние и других эластомеров, в частности, сополимеров этилена и 
пропилена.

Опытно-промышленные испытания показали, что, несмо­
тря на BbicoiQao экзотермичность процесса хлорирования бутил­
каучука (q = 184 кДж/моль), тепловой режим в зоне протекания 
реакции проблем не вызывает, что подтверждается расчетами. 
Принимая значения средних теплоемкости и плотности реак­
ционной смеси в первом приближении равными для этих же 
параметров у растворителя, адиабатический подъем температу­
ры в зоне реакции при производительности опытной установки 
23 кг/ч составляет AT = qAH∕Cpp = 184∙1,6∕0,17∙860 = 20. Таким 
образом, даже при адиабатическом режиме работы трубчатого 
турбулентного реактора-хлоратора (без теплосъема) рост тем­
пературы в зоне реакции при хлорировании бутилкаучука (12- 
15% раствор) молекулярным хлором в трубчатом аппарате, 
работающем в оптимальном режиме идеального вытеснения 
в турбулентных потоках, не превышает (2±1)0. Можно считать, 
что процесс протекает в квазиизотермических условиях и не 
требует внешнего или внутреннего теплосъема, а также специ­
альных перемешивающих устройств для интенсификации 
тепломассообмена.

Необходимо указать, что в технологической схеме произ­
водства хлорбутилкаучука трубчатые турбулентные аппараты 
струйного типа аналогичной конструкции возможно и следует 
использовать и на других стадиях технологического процесса, 
в частности, при нейтрализации раствора образовавшегося мо­
дифицированного полимера (константа скорости взаимодей­
ствия минеральных кислот со щелочами составляет порядка 
к ≈ 108 л/моль-с), отмывке раствора хлорбутилкаучука водой 
от солей и др. (экстракция), отмывке возвратного растворителя 
(экстракция), при введении в раствор полимера стабилизато­
ра-антиоксиданта и антиагломератора (смешение) взамен объ­
емных смесителей с механическими мешалками.
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Таким образом, в производстве хлорбутилкаучука стадии 
хлорирования бутилкаучука в растворе молекулярным хлором, 
нейтрализации и отмывки полимеризата, а также введения 
стабилизатора в раствор полимера относятся к быстрым хими­
ческим или массообменным физическим процессам, которые 
должны проводиться в турбулентных потоках. Возможность 
реализации в трубчатых турбулентных аппаратах автомодель­
ного режима по отношению к вязкости, а также выявленные 
закономерности течения многофазных потоков позволяют рас­
считывать оптимальную конструкцию аппаратов при создании 
непрерывной энерго- и ресурсосберегающей технологии про­
изводства хлорбутилкаучука. Кроме того, полученные резуль­
таты определяют возможность использования новой техноло­
гии не только для быстрых полимеризационных процессов, но 
и при осуществлении быстрых полимераналогичных реакций 
модификации полимеров.

3.3. Формирование реакционной смеси 
при (со)полимеризации олефинов 
и диенов

Процесс полимеризации состоит из нескольких последова­
тельных стадий, основными из которых являются иници­
ирование, рост и обрыв материальной цепи. Для получения ка­

чественного продукта необходимо обеспечивать оптимальные 
условия для протекания соответствующих стадий. Эти условия 
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включают в себя рабочие температуры, давление, концентра­
ции компонентов и достаточную степень однородности полей 
всех характеристик. В то же время имеются ситуации, когда 
основные химические процессы, в частности, непосредственно 
стадии роста цепи, протекают медленно, а предшествующие 
стадии — быстро [204]. Быстрыми стадиями в «брутто» про­
цессе могут быть как химические реакции (инициирование 
(со)полимеризации олефинов и диенов в присутствии ката­
лизаторов Циглера-Натта, формирование активных центров 
и т. д.), так и массообменные физические (насыщение раство­
рителя газообразными мономерами при сополимеризации 
этилена и пропилена, смешение эмульсии мономера с инициа­
тором при эмульсионной сополимеризации бутадиена и стиро­
ла и т. д.). Как указывалось выше быстрые процессы протекают 
в диффузионной области, что приводит к формированию неод­
нородностей в распределении компонентов реакционной сме­
си как на микро-, так и макроуровнях при подаче реагентов не­
посредственно в объемный аппарат смешения. Это определяет 
неоднородности состава макромолекул, ухудшение молекуляр­
ных характеристик образующихся полимеров, а следовательно 
и ухудшение их качества.

Оказалось целесообразным разделить быстрые стадии (хи­
мические или массообменные физические) и стадию собствен­
но (со)полимеризации олефинов и диенов на каталитических 
системах Циглера-Натта. В данном случае для каждой стадии 
можно обеспечить идеальные (или почти идеальные) условия 
протекания соответствующих процессов. Для первой быстрой 
стадии этого можно достичь в турбулентном предреакторе 
диффузор-конфузорной конструкции, для второй медленной 
стадии — в объемном реакторе-полимеризаторе.

C учетом закономерностей повышения уровня турбулент­
ности в предреакторе диффузор-конфузорной конструкции не­
обходимо добиваться соотношений tcm ≤ тх (при протекании на 
быстрой стадии химического процесса) и tcm ≤ τ∏p (при протека­
нии на быстрой стадии массообменного физического процесса).

201



Разделение стадий в многостадийном процессе рассмотрено на 
примере сополимеризации этилена и пропилена, а также по­
лимеризации изопрена и бутадиена в присутствии микрогете- 
рогенных каталитических систем Циглера-Натта [46,105,130, 
205-208].

3.3.1. Синтез сополимеров этилена и пропилена

На протяжении многих лет ведутся работы по изучению и 
оптимизации физико-химических процессов в производ­
стве синтетических каучуков. Основанием для таких исследо­

ваний являются несоответствие объема производства масшта­
бу существующего оборудования, необходимость расширения 
ассортимента выпускаемого каучука и, наиболее актуальная 
проблема, — несовершенство технологии и устаревшего аппа­
ратурного оформления отдельных стадий производств. C этой 
точки зрения, значительные сложности возникают, в частно­
сти, при освоении многотоннажного производства этиленпро­
пиленовых каучуков (СКЭП и СКЭПТ), так как процесс харак­
теризуется гетерофазностью (наличие жидкой и газообразной 
фазы) и многокомпонентностью (этилен, пропилен, третий мо­
номер, водород, катализатор, сокатализатор, растворитель).

Сополимеризацию этилена и пропилена проводят с при­
менением катализаторов Циглера-Натта в тяжелых углеводо­
родных растворителях или в жидком пропилене.

kat р —
CH2=CH2 + CH2=CH-CH3 ---- ► CH2-CH2-CH2-CH

CH3
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Практическое применение нашли системы, содержащие 
соединения ванадия (VOC13, VCl3, VCl4 и т.д.) и алюминийал- 
килы или алюминийгалогеналкилы — триизобутилалюми- 
ний, диэтилалюминийхлорид, этилалюминийсесквихлорид. 
Независимо от типа каталитической системы, содержание эти­
лена в сополимере всегда выше, чем в исходной смеси, что объ­
ясняется относительно более высокой активностью этого моно­
мера при сополимеризации.

В качестве третьего мономера главным образом исполь­
зуют дициклопентадиен (ДЦПД) (I) или этилиденнорбор- 
нен (ЭНБ) (II) и водород в качестве регулятора молекулярной 
массы.

CH
CH / CH—CH 

CH2
CH∖ CH CH

CH^ '"c¾

II

Процесс получения этиленпропиленовых каучуков в дей­
ствующих производствах обычно осуществляют в реакто­
рах-полимеризаторах объемом порядка 16 м3 при интенсивном 
механическом перемешивании [200]. Высота заполнения реак­
ционного объема составляет 6о%. Подача компонентов реак­
ционной смеси непосредственно в реактор смешения большого 
объема с мешалкой, как правило, не может обеспечить равно­
мерного насыщения жидких продуктов мономерами и водоро­
дом, что, ввиду возникновения диффузионных ограничений, 
приводит к уширению MMP образующихся полимерных про­
дуктов [209]. Это является следствием того, что процесс про­
текает в двухфазной системе, причем мономеры, прежде чем 
вступить в химическую реакцию в жидкости, должны быть 
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транспортированы из газовой фазы. В реальных производ­
ственных условиях при концентрации полимера в растворе от 
8 до 14 % мае. фазовое равновесие между газом и жидкостью 
не достигается. Это связано со значительным сопротивлением 
массопереносу в жидкой фазе, что является следствием высо­
кой вязкости раствора полимера в сочетании с каталитической 
реакцией сополимеризации этилена и пропилена.

Как и любой другой полимер, получаемый этиленпропи­
леновый каучук в неуправляемом процессе неоднороден по 
молекулярно-массовому составу. В процессе сополимеризации 
диффузионные сопротивления влияют на молекулярно-мас­
совое распределение полимера, ибо константа скорости при­
соединения водорода, используемого для регулирования мо­
лекулярной массы полимера, на несколько порядков меньше 
констант скоростей сополимеризации мономеров. В итоге со­
отношения концентраций мономеров и водорода по толщине 
диффузионного пограничного слоя претерпевают существен­
ное изменение. В результате значительно отличаются молеку­
лярные массы макромолекул, которые образуются в различных 
точках диффузионного пограничного слоя в объеме реактора. 
Ввиду высокой вязкости раствора существенная доля полиме­
ра образуется в диффузионном пограничном слое, так как ее 
толщина возрастает с увеличением вязкости, а концентрации 
двух основных мономеров в ядре потока малы. Вклад этого 
фактора в молекулярно-массовое распределение усредненного 
этиленпропиленового каучука существенен. Так как констан­
ты скоростей сополимеризации мономеров также существенно 
отличаются друг от друга, то по толщине диффузионного по­
граничного слоя соотношения их концентраций также претер­
певают значительные изменения. В итоге отличаются друг от 
друга не только молекулярные массы, но и композиционные 
составы макромолекул, синтезируемых в различных точках ре­
акционного объема.

Поэтому, в частности, при синтезе этиленпропиленовых 
каучуков для повышения эффективности процесса насыщения 

204



жидких продуктов мономерами и водородом, необходимо мак­
симально увеличить поверхность контакта фаз. При заданном 
объеме дисперсной фазы этого можно достичь в общем слу­
чае за счет увеличения количества элементов дисперсной си­
стемы (капель, пузырей) и уменьшения их размеров. Поэтому 
в производстве этиленпропиленовых каучуков целесообразно 
использовать малогабаритные трубчатые турбулентные ап­
параты струйного типа диффузор-конфузорной конструкции. 
В частности, трубчатые турбулентные аппараты диффузор-кон­
фузорной конструкции можно реализовать на стадиях приго­
товления однородной газожидкостной смеси с последующей ее 
подачей в параллельно работающие объемные реакторы-поли­
меризаторы. В этом случае предлагается использовать прием 
разделения быстрых и медленных стадий, где быстрой стадией 
является массообменный физический процесс — насыщение 
растворителя газообразными мономерами, а медленной — не­
посредственно сополимеризация.

Чтобы оценить эффективность использования трубчатых 
турбулентных аппаратов диффузор-конфузорной конструкции 
для приготовления однородной газожидкостной смеси с разви­
той поверхностью контакта фаз при синтезе этиленпропилено­
вых каучуков целесообразно изучить качество образующихся 
дисперсных систем в аппаратах этого типа по сравнению с объ­
емными реакторами смешения.

На основе экспериментальных данных для объемных ап­
паратов смешения получено уравнение для расчета среднего 
диаметра d2 частиц дисперсной фазы в зоне смешения для си­
стемы «жидкость-газ» [8o]:

(3-32)

(3-33)
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Nr = 0,706
Z ∖0,.

7V2n⅛3_____________ M (3∙34)

где N — мощность мешалки, затрачиваемая на перемешивание 
жидкости; п — число оборотов мешалки; dM — диаметр мешал­
ки, G2 — объемный расход газа, w — объем газожидкостной 
смеси в аппарате; Nt — мощность мешалки, затрачиваемая на 
перемешивание газожидкостной смеси.

Уравнение (3.32) в целом достоверно отражает характер 
влияния интенсивности перемешивания на размеры диспер­
сии в системе «жидкость-газ». По порядку величины расчет­
ные значения d2 сравнимы с вычисленными по эмпирическому 
уравнению [ιoι]: 

~± = 2,5φ+o,75j ∕r7 × '
ft

IWeJ W1J (3∙35)

где D — диаметр объемного аппарата, Req = p1ndξjμ — центро­
бежный критерий Рейнольдса, Weq = n2dvp1∕σ — центробежный 
критерий Вебера.

При значениях вязкости сплошной фазы, в данном слу­
чае жидкости, μ1 = 0,001÷0,0025 Па-с среднее газосодержание 
можно рассчитать по уравнению [8о]

(З-Зб)

где Vr — приведенная скорость газа.
При расчетах принято, что скорость всплывания пузырь­

ков газа Vbc = 0,265 м/с.
Средний диаметр дисперсной фазы в зоне вращения ме­

шалки, рассчитанный для системы «жидкость-газ» по (3.32) и
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(3∙35)> составил 1,2 мм. Однако за пределами зоны перемеши­
вания усредненный диаметр пузырей быстро возрастает ввиду 
снижения уровня турбулентности и, как следствие, интенсив­
ной коалесценции пузырьков. В периферийной части объем­
ного аппарата средний диаметр частиц дисперсной фазы d2 
в системе «жидкость-газ» можно рассчитать по эмпирической 
зависимости [8o]:

Z \ °,6

⅛=4,15 — CV'5 
∖Pι)

+0,0009. (3-37)

В этой области объемного аппарата смешения средний диаметр 
пузырей заметно возрастает и составляет порядка 8 мм.

Расчеты показали, что размер частиц дисперсной фазы, 
усредненный по объему трубчатого турбулентного аппара­
та для конкретных условий промышленного производства 
СКЭП(Т) составил порядка 0,127 мм, тогда как при использова­
нии стандартных объемных реакторов смешения при барбота­
же на порядок больше — 1,2 мм.

Таким образом, использование малогабаритных трубчатых 
турбулентных аппаратов диффузор-конфузорной конструкции 
на стадии формирования однородной газожидкостной смеси 
перед ее подачей в объемный полимеризатор приводит к за­
метному (практически на порядок) увеличению поверхности 
контакта фаз. Развитая поверхность раздела фаз приводит 
к равномерному насыщению жидких продуктов мономерами 
и водородом, что обеспечивает в данном случае, в отличие от 
использования объемных аппаратов смешения, улучшение 
эксплуатационных характеристик получаемых этиленпропи­
леновых каучуков.

На рис. 3.6 приведены спектры времен релаксации дав­
ления расплавов образцов СКЭПТ с дициклопентадиеном, 
полученных в стандартных условиях и при приготовлении 
газожидкостной смеси в трубчатом турбулентном аппарате 
диффузор-конфузорной конструкции [205]. Метод основан на
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Н, МПа

lnτ [мин]

Рис. 3.6. Спектры времен релаксации давления СКЭПТ-50 ДЦПД: 
1 — стандартная схема; 2 — приготовление газожидкостной смеси 
в трубчатом турбулентном аппарате

использовании экспериментальных данных падения давления 
в цилиндре капиллярного вискозиметра при нестационарном 
истечении расплава полимера через капилляр после останов­
ки движения поршня (автоматический капиллярный вискози­
метр MPT «Monsanto» с размером капилляра п = 1,5 мм при 
398 К и начальной скорости сдвига 3,6 с-1) [210]. Видно, что 
этот параметр для сополимера, полученного при использова­
нии трубчатого турбулентного аппарата имеет правильную ко­
локолообразную форму. Это свидетельствует о микрооднород­
ности каучука.

Гомогенизация поступающих в полимеризатор потоков 
способствует снижению степени блочности этиленовых звеньев 
за счет уменьшения содержания длинных блоков (в 2,5 раза) 
при сохранении количества коротких звеньев; увеличению 
степени блочности пропиленовых звеньев, в том числе за счет 
увеличения доли длинных блоков, к снижению степени развет­
вленности макромолекул примерно в 2 раза и др. (табл. 3.4).
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Таблица 3.4

Влияние турбулентного перемешивания 
газожидкостных потоков на состав макромолекул 
СКЭПТ(ЭНБ)

Молекулярные 
характеристики СКЭПТ

Стандартная 
схема

C использовани­
ем трубчатого 
турбулентного 

аппарата

Содержание концевых 
винилиденовых звеньев, %

0,29 0,19

Содержание длинных блоков 
из этиленовых звеньев, % 0Д7 0,06

Содержание коротких блоков 
из этиленовых звеньев, % 1,1 о,9

Соотношение 
длинные/короткие блоки

о,18 0,07

Одиночные пропиленовые 
звенья, % о,35 0,028

Доля звеньев пропилена 
в длинных блоках 1,9 2,6

Разветвленность 
макромолекул 0,29 0,17

Кроме того, поэтапное приготовление газожидкостной 
смеси в трубчатых турбулентных аппаратах диффузор-конфу- 
зорной конструкции и распределение ее подачи к параллель­
но работающим полимеризаторам в трубчатом турбулентном 
аппарате-распределителе типа «паук» позволило в разных па­
раллельно работающих полимеризаторах получать сополиме­
ры с одинаковыми свойствами (табл. 3.5).

Таким образом, увеличение уровня турбулентности на 
стадии смешения газообразных (этилен, пропилен, водород, 
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циркуляционный газ) и жидких (растворитель, ДЦПД или 
ЭНБ) продуктов в производстве этиленпропиленовых каучуков 
(СКЭП и СКЭПТ) (разделение быстрых и медленных стадий) 
определяет гарантированную возможность получения одно­
родного по составу сополимера.

Таблица 3.5

Влияние распределения однородной газожидкостной 
смеси к параллельно работающим реакторам- 
полимеризаторам на однородность СКЭП

Способ подачи 
газожидкостной смеси

Параллельно 
работающие 

полимеризаторы

Вязкость 
по Муни

Раздельная подача
I 49±3

II 46±1

Подача с использова- 
нием трубчатого турбу­
лентного аппарата-рас­
пределителя

I 51±1

II 51±1

Аналогичный способ разделения стадий в «брутто» про­
цессе с проведением быстрых массообменных физических про­
цессов в трубчатом турбулентном аппарате реализован при по­
лучении сополимеров бутадиена и а-метилстирола [7].

Каучук СКМС-30 APKM-15 получают непрерывным ме­
тодом холодной сополимеризации бутадиена с «-метилсти­
ролом в водной эмульсии (278 К, атмосферное давление), 
а СКМС-30 50П — путем горячей эмульсионной сополимери­
зации. На стадии приготовления реакционной смеси эмуль­
сию, включающую мономер, воду и необходимые ингреди­
енты (эмульгатор и т.д.) смешивают с водным раствором 
гидропероксида кумола в сочетании с железотрилоновым ком­
плексом (инициирующая система), содержащем канифольный 
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эмульгатор. Из-за недостаточно эффективного смешения ини­
циатора, мономера и водной фазы, отличающихся плотностью 
и вязкостью, имеет место неравномерное распределение ком­
понентов по объему реакционной смеси, что определяет полу­
чение неоднородного по составу сополимера.

Проведение стадии предварительного приготовления ре­
акционной смеси в трубчатом турбулентном аппарате приводит 
к заметному улучшению эффективности смешения разноплот­
ностных потоков с образованием однородных тонкодисперс­
ных эмульсий и существенному улучшению распределения 
инициатора в каплях эмульсии. Как следствие, снижается доля 
полимера с широким интервалом разброса основных показате­
лей качества (ММ, MMP и др.).

3.3.2. Синтез стереорегулярных полидиенов

Стереорегулярная полимеризация а-олефинов и диенов 
по Циглеру-Натта, впервые открывшая (1954) возмож­
ности синтеза разнообразных стереорегулярных полимеров 

олефинов и диенов, протекает в присутствии каталитических 
систем, образующихся при взаимодействии органических со­
единений металлов I-III группы (в промышленности, пре­
имущественно, алюминия) и солей переходных металлов 
IV-VIII групп, а также лантаноидов (в промышленности пре­
имущественно хлоридов титана, ванадия, кобальта и металлов 
группы La-Lu) Периодической системы химических элементов 
Д. И. Менделеева.

Разнообразные металлокомплексные системы циглеров- 
ского типа нашли широкое применение в промышленности 
для получения полиэтилена низкого давления, изотактическо­
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го полипропилена, 1,4-цис- и 1,4-тпранс-полимеров изопрена 
и бутадиена, 1,2-полибутадиена и многих видов сополимеров, 
в частности, на основе этилена и пропилена, недоступных для 
получения ранее известными синтетическими методами.

Несмотря на огромные успехи в области научных основ 
процесса стереоспецифической полимеризации и производ­
ства стереорегулярных полимеров в промышленности, до сих 
пор дискуссионными остаются три ключевых, теоретически 
важных, проблемы: а) строение активных центров; б) механизм 
процессов инициирования и роста цепи; в) причины и факто­
ры, определяющие стереорегулярность образующих макромо­
лекул при полимеризации а-олефинов и 1,3-диенов в присут­
ствии катализаторов Циглера-Натта.

Стереоспецифическая полимеризация изопрена (2-ме- 
тилбутадиена-1,3) в присутствии цпс-регулирующих каталити­
ческих систем Циглера-Натта протекает по схеме

Промышленностью России освоены и выпускаются 
цпс-1,4-полиизопрены на Ti-Al катализаторах Циглера-Натта 
«Синтетический каучук СКИ-3» (ГОСТ 14925~79)и лантанидных 
катализаторах на основе солей неодима «Синтетический каучук 
СКИ-5» (ТУ 2294-051-16810126-96). Каучуки СКИ-3 содержат не 
более 93±1% цис-1,4-звеньев, а СКИ-5 порядка (96±1)%.

Известно, что способ приготовления катализатора («от­
дельно», in situ, варьирование соотношения компонентов ката­
литической системы, времени ее экспозиции и т. д.) оказывает 
существенное влияние на скорость полимеризации и молеку­
лярные характеристики синтезируемых полимеров [192, 211]. 
В то же время, гетерогенность каталитических систем Циглера- 
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Натта определяет возможность их модификации за счет ги­
дродинамического воздействия на дисперсный состав частиц 
катализатора. Известно, что время роста макроцепей на не­
сколько порядков превышает продолжительность протекания 
процессов образования активных центров (окислительно-вос­
становительное взаимодействие соединения переходного ме­
талла с алюминийорганическим соединением, формирование 
поверхностной структуры и т. д.). В соответствии с этим, весьма 
актуальным является разработка способа проведения полиме­
ризации диенов в присутствии катализаторов Циглера-Натта, 
обеспечивающего оптимальные условия для протекания со­
ставляющих элементарных стадий: быстрых процессов форми­
рования активных центров при интенсивном перемешивании 
в трубчатом турбулентном предреакторе и стадии роста макро­
цепей в объемном аппарате с большим временем пребывания.

Ввиду микрогетерогенности каталитических систем 
Циглера-Натта прежде всего необходимо рассмотреть харак­
тер движения частиц твердой фазы катализатора в предре­
акторе диффузор-конфузорного типа, который характеризу­
ется возникновением сепарирующего эффекта [9]. Согласно 
литературным данным [192], при сливании растворов TiCl4 
и Al(I-C4H9)3 в начальный момент образуются частицы в виде 
тонких плоских многоугольников со средним диаметром d2 
в интервале (0,3÷1)107 м, которые при хранении в отсутствие 
мономера слипаются во вторичные более крупные агрегаты 
с диаметром порядка 30 мкм. Если взять в качестве диаметра 
частиц дисперсных включений катализатора указанные раз­
меры, то можно получить оценочные значения эффекта сепа­
рации фаз для Ti-Al каталитической системы при течении ре­
акционной смеси в трубчатом турбулентном аппарате. Расчеты 
показали (рис. 3.7), что при увеличении диаметра частиц ка­
тализатора d2 и линейной скорости движения реакционной 
смеси Vk при полимеризации изопрена на Ti-Al каталитиче­
ской системе увеличивается относительная разность объемных 
долей дисперсной фазы (катализатора) на оси аппарата и его
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Рис. 3.7. Зависимость относительной разности объемной доли частиц 
катализатора TiCl4-Al(I-C4H9)3 на оси трубчатого турбулентного 
предреактора диффузор-конфузорной конструкции и его периферийной 
части ∆α2∕α2cp от диаметра частиц d2 и линейной скорости движения 
реакционной смеси Vk при полимеризации изопрена: p1 = 867 кг/м3;
р2 = 2670 кг/м3; μ1 = 0,552 мПа-с

периферии. Однако, ввиду того, что частицы гетерогенного ка­
тализатора имеют очень малый размер, то сепарирующий эф­
фект проявляется незначительно ∆a2∕a2cp ~ 10^7.

Таким образом, при использовании трубчатого турбулент­
ного предреактора диффузор-конфузорной конструкции для 
проведения быстрых стадий формирования центров роста ма­
кромолекул и инициирования при (со)полимеризации олефи­
нов и диенов на микрогетерогенных каталитических системах 
Циглера-Натта обеспечивается равномерное распределение 
частиц катализатора по всему объему предреактора. В этом 
случае создаются одинаковые условия для движения всех по­
тенциальных активных центров в предреаторе диффузор-кон- 
фузорного типа.
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3.3.2.1. Модификация микрогетерогенных 
катализаторов Циглера-Натта в турбулентном 
режиме

Себестоимость синтетических продуктов определяется затра 
тами на сырье и энергозатратами отдельных технологиче­
ских стадий в промышленном производстве. В частности, при 

синтезе полимеров затраты на очистку готового продукта от 
остатков катализатора составляют порядка 30-40 % от общих 
затрат всего технологического процесса. Как следствие, для 
повышения рентабельности производства в целом при получе­
нии полимеров каталитической полимеризацией необходимо 
снижение расхода дорогостоящих катализаторов, что одновре 
менно позволит снизить затраты за счет упрощения стадии 
отмывки полимеров от их остатков. В работе [212] показано, 
что при стереоспецифической полимеризации изопрена в при­
сутствии каталитических систем Циглера-Натта увеличение 
интенсивности перемешивания реакционной смеси приводит 
к росту скорости протекания процесса и, как следствие, опре­
деляет возможность снижения расхода катализатора. Однако 
создать интенсивное турбулентное перемешивание непосред 
ственно в зоне реакции, содержащей высоковязкую реакцион­
ную массу, за счет механического перемешивания достаточно 
проблематично. В этом случае целесообразно использовать ма 
логабаритные высокопроизводительные трубчатые аппараты 
диффузор-конфузорной конструкции, позволяющие формиро 
вать реакционную смесь при каталитической (сополимериза­
ции олефинов и диенов в условиях интенсивного турбулентно­
го перемешивания.

Изучение влияния турбулентного перемешивания на 
модификацию микрогетерогенных каталитических систем 
Циглера-Натта проводилось на экспериментальной установ 
ке, работающей в импульсном режиме (рис. 3.8) при варьиро­
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вании способа приготовления катализатора. Конверсионные 
кривые полимеризации изопрена получали гравиметрическим 
методом.

Метод 1. Для каждого из изученных вариантов параллель­
но проводился холостой опыт, моделирующий традиционную 
схему ведения процесса (исходные реагенты без предваритель­
ного смешения в предреакторе з вводились непосредственно 
в реакционный объем 4).

Метод 2. Предварительно приготовленный по мето­
ду «отдельно» и выдержанный каталитический комплекс 
(двухкомпонентный TiCl4-Al(I-C4H9)3 и трехкомпонентный 
Т1С14-А1(г-С4Н9)з-пиперилен) и растворитель из емкостей 1 
и 2 (рис. 3.8), соответственно, смешивали в трубчатом турбу­
лентном аппарате 3 при линейной скорости движения потоков 
в широкой части (диффузоре) не ниже 0,5 м/с и времени пре­
бывания реагентов в зоне смешения порядка 2-3 с (гидродина­
мическое воздействие на каталитическую систему в турбулент­
ном режиме). Из аппарата 3 раствор катализатора поступал 
в колбу 4, куда добавляли изопрен и при медленном переме­
шивании проводили полимеризацию.

Метод 3. Растворы TiCl4 и Al(Z-C4H9)3 из емкостей 1 и 2 со­
ответственно через аппарат 3 поступали в сосуд 4, где выдержи­
вали полученный каталитический комплекс 30 мин при 273 К, 
с последующим введением мономера (формирование катали­
тической системы в турбулентном режиме).

Метод 4. Растворы предварительно приготовленного и 
выдержанного трехкомпонентного каталитического комплек­
са и мономера из емкостей 1 и 2 соответственно смешивали 
в аппарате 3 с последующей подачей реакционной смеси в ап­
парат 4 (формирование реакционной смеси в турбулентном 
режиме). В объемном аппарате (колбе) 4 создавались традици­
онные условия для полимеризации изопрена при медленном 
перемешивании магнитной мешалкой (юо об/мин) и трубча­
тый турбулентный аппарат 3 в данном случае функционировал 
как предреактор (рис. 3.8).
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Рис. 3.8. Экспериментальная установка для полимеризации изопрена:
1,2 — емкости для реагентов; 3 — трубчатый турбулентный аппарат;
4 — сосуд емкостью 500 см3; 5 — трехходовой кран; 6 — магнитная мешалка

C целью оценки качества получаемых после предваритель­
ного гидродинамического воздействия в турбулентном режиме 
и в холостом опыте микрогетерогенных каталитических систем 
проводили дисперсионный анализ методом седиментации в 
гравитационном поле. При обработке данных седиментацион­
ного анализа использовали графическое дифференцирование 
кривой накопления осадка, по результатам которого определя­
ли эквивалентный радиус г (радиус сферической частицы, осе­
дающей с той же скоростью), усредненный по массе [207].

При формировании титан-алюминиевой (Ti-Al) ката­
литической системы в отсутствие модифицирующих доба­
вок диена (пиперилен) происходит образование достаточ­
но крупных частиц катализатора (средний радиус порядка 
3-4 мкм). Гидродинамическое воздействие на двухкомпонент­

217



ную Ti-Al каталитическую систему в турбулентном режиме 
по сравнению с традиционным способом ведения процесса 
практически не влияет на размер частиц катализатора и, как 
следствие, его удельную поверхность (рис. 3.9, кривые 1, 2). 
Формирование Ti-Al каталитической системы в присутствии 
добавок пиперилена (трехкомпонентная каталитическая си­
стема) приводит к снижению размеров частиц катализатора 
до г ≈ 1,5 мкм (рис. 3.9, кривая 3). Гидродинамическое воз­
действие на модифицированную Ti-Al каталитическую систе­
му добавками пиперилена в турбулентном режиме приводит 
к дополнительному снижению размеров частиц катализатора 
до г ≈ 1 мкм (рис. 3.9, кривая 4). Вероятно, при формировании 
катализатора в присутствии добавок диена на частицах ката­
литически активного осадка начинается рост макроцепей, со-

F(r)

Рис. 3.9. Дифференциальные кривые распределения частиц 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (1,2) и TiCl4-Al(Z-C4H9)3-HHnepHneH (3,4) катализатора 
по радиусу г: 1,3 — традиционный способ; 2,4 — гидродинамическое 
воздействие на частицы катализатора в турбулентном режиме (метод 2)
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стоящих из звеньев пиперилена, приводящих к нарушению 
морфологической структуры твердой фазы, что облегчает ее 
дробление под действием энергии потока, движущегося тур­
булентно. Гидродинамическое воздействие на такие осадки за 
счет использования трубчатого турбулентного предреактора 
адекватно дроблению гетерогенных катализаторов Циглера- 
Натта в процессе протекания полимеризации.

Аналогичные зависимости в изменении дисперсного соста­
ва частиц катализатора наблюдаются и для другой микрогетеро- 
генной каталитической системы, широко используемой при по­
лимеризации изопрена и бутадиена, на основе VOCl3-Al(I-C4H9)3. 
В этом случае также не наблюдается существенного изменения 
в размерах частиц двухкомпонентной V-Al каталитической си­
стемы при традиционном способе проведения процесса и гидро­
динамическом воздействии на каталитическую систему в тур­
булентном режиме. Значительное снижение размеров частиц 
катализатора наблюдается при модификации V-Al катализато­
ра добавками пиперилена. Гидродинамическое воздействие на 
модифицированную каталитическую систему приводит к до­
полнительному снижению радиуса частиц катализатора. Кроме 
того, в этом случае, также как и для Ti-Al катализатора происхо­
дит сужение распределения частиц по их размерам.

В случае двойных каталитических систем размеры частиц 
V-Al катализатора практически на 23% меньше, при прочих 
равных условиях, по сравнению с системой на основе Ti-Al 
(табл. 3.6). В то же время, для модифицированных добавками 
пиперилена катализаторов размер Ti-Al частиц практически 
на 25 % меньше по сравнению с V-Al каталитической системой. 
При модификации микрогетерогенных каталитических систем 
Циглера-Натта происходит снижение размеров частиц катали­
затора, причем в зависимости от природы переходного металла 
диспергирующая способность пиперилена различна. В частно­
сти, для Ti-Al катализатора радиус частиц катализатора снижа­
ется более чем в 2 раза (при традиционном способе проведения 
процесса), а для V-Al катализатора всего лишь на 26 % [213].
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Таблица 3.6

Модификация микрогетерогенных каталитических 
систем Циглера-Натта добавками пиперилена и при 
гидродинамическом воздействии в турбулентном 
режиме

Катализатор

Радиус частиц катализатора, мкм

Традиционный 
способ

Гидродинамическое 
воздействие 

в турбулентных 
потоках

TiCl4-Al(I-C4H9)3 3,5 3,5

TiCl4-Al(I-C4H9)3- 
пиперилен 1,5 1,0

VOCl3-Al(I-C4H9)3 2,7 2,7

VOCl3-Al(I-C4H9)3- 
пиперилен

2,0 1,7

Таким образом, на дисперсный состав микрогетерогенных 
каталитических систем Циглера-Натта и, как следствие, их ак­
тивность значительное влияние оказывает модификация до­
бавками диена. Эффект усиливается за счет предварительного 
гидродинамического воздействия на отдельно приготовлен­
ный катализатор в турбулентном режиме.

Полученные результаты по модификации микрогетеро­
генных катализаторов Циглера-Натта за счет гидродинами­
ческого воздействия на дисперсный состав каталитически 
активных частиц, в частности, на основе TiCl4-Al(I-C4H9)3 и 
VOCl3-Al(Z-C4H9)3 могут быть использованы при полимериза­
ции диенов в случае предварительного приготовления катали­
тических систем «отдельно». В то же время, широкое распро-
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странение при синтезе стереорегулярных полидиенов получил 
метод проведения полимеризации in situ, когда каталитиче­
ская система готовится непосредственно в реакционной смеси 
при сливании ее исходных компонентов.

Взаимодействие исходных гомогенных компонентов ка­
тализаторов Циглера-Натта протекает с высокой скоростью и 
образованием твердой фазы (каталитически активных частиц):

TiCl4 + AlR3 6bicτp° > TiCl34, + AlR2Cl 

VOCl3 + AlR3 быСтр° > VC13^ + Al(OR)R2.

Указанные реакции являются аналогом конденсационно­
го способа получения мелкодисперсных систем, на параметры 
которых существенное влияние оказывает эффективность пе­
ремешивания в момент протекания реакции. Действительно,

F(r)

Рис. 3.10. Дифференциальные кривые распределения частиц 
катализаторов VOCl3-Al(Z-C4H9)3 (1,2) и УОС13-А1(/-С4Н9)з-пиперилен (з): 
1,3 — традиционный способ приготовления катализатора, 2 — формирование 
каталитической системы в турбулентном режиме (метод з) 
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увеличение уровня турбулентного перемешивания в момент 
формирования V-Al катализатора за счет использования труб­
чатого турбулентного аппарата приводит к смещению кривой 
распределения частиц по размерам в область меньших значе­
ний (рис. 3.10).

Полученные результаты открывают широкие возможно­
сти для модификации микрогетерогенных каталитических си­
стем Циглера-Натта за счет изменения их дисперсного состава. 
Это достигается при увеличении интенсивности турбулентного 
перемешивания как в момент синтеза (при формировании in 
situ), так и при гидродинамическом воздействии на предвари­
тельно полученный и «созревший» катализатор (при форми­
ровании «отдельно»).

Так как активные центры стереоспецифической полиме­
ризации находятся на дефектах кристаллической структуры 
частиц катализатора, то изменение его дисперсного состава и, 
как следствие, удельной поверхности приводит к соответствую­
щему варьированию скорости процесса.

3.3.2.2. Кинетические закономерности 
полимеризации диенов при формировании 
катализатора в турбулентных потоках

Гидродинамическое воздействие на раствор отдельно приго­
товленной Ti-Al каталитической системы в турбулентном 
режиме практически не влияет на скорость полимеризации 

изопрена по сравнению с традиционным способом ведения 
процесса (рис. 3.11, кривые 1, 2). В этом случае не изменяется 
и радиус частиц катализатора (рис. 3.9) и, как следствие, число 
активных центров (табл. 3.7). Активировать катализатор мож­
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но за счет формирования каталитической системы при сме­
шении исходных компонентов непосредственно в трубчатом 
турбулентном предреакторе с последующей выдержкой при 
273 К (метод з) (рис. 3.11, кривая 3). Анализ дисперсного соста­
ва суспензий, полученных конденсационным способом, пока­
зывает, что в этом случае происходит снижение радиуса частиц 
и увеличение числа центров роста макромолекул (табл. 3.7). 
Несколько иная картина в конверсионных кривых наблюдает­
ся при модификации Ti-Al каталитической системы добавка­
ми диена (пиперилен). При использовании модифицирован­
ного Ti-Al катализатора существенно увеличивается скорость

Выход, %

Рис. 3.11. Полимеризация изопрена в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (1-3) 
и TiCl4-А1(г-С4Н9)з-пиперилен (4-6): гидродинамическое воздействие на 
каталитическую систему в турбулентном режиме (2,5), формирование 
катализатора (3) и реакционной смеси (6) в турбулентном режиме; 
традиционный способ (ι, 4);. C∏ = 6 ммоль/л; См = 1,5 моль/л;
Ti/Al/пиперилен = 1/1,02/2; выдержка катализатора — 30 мин при 273 К 
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полимеризации изопрена даже в холостых опытах (рис. 3.11, 
кривые 1, 4), что широко используется в промышленном про­
изводстве для активирования каталитических систем Циглера- 
Натта при полимеризации диенов. Гидродинамическое воз­
действие на трехкомпонентную каталитическую систему при ее 
смешении с растворителем в турбулентном режиме (метод 2) 
позволяет в максимуме активности по сравнению с холостым 
опытом при времени полимеризации 1 час практически на ю % 
увеличивать выход полимерного продукта (рис. 3.11, кривая 5). 
Наблюдаемые зависимости также коррелируют с изменением 
радиуса частиц каталитически активного осадка и концентра­
ции активных центров (табл. 3.7).

Экспериментальные результаты показывают, что увеличе­
ние удельной поверхности катализатора при стереоспецифиче­
ской полимеризации диенов, в частности, изопрена является 
явным, но не достаточным способом увеличения скорости про­
текания процесса. Значительная активность каталитической 
системы проявляется при предварительном смешении рас­
творов катализатора и мономера в турбулентном режиме (ме­
тод 4) (рис. 3.11, кривая 6). В этом случае происходит дробле­
ние частиц катализатора (рис. 3.9, кривая 4), т.е. происходит 
гидродинамическое воздействие на частицы катализатора, 
а также его равномерное распределение в реакционной сме­
си. Кроме того, возможно усиление эффекта за счет снижения 
диффузионных ограничений при присоединении первой мо­
лекулы мономера к активному центру (инициирование, проте­
кающее с высокой скоростью). В этом случае высокие выходы 
полиизопрена (~8о %) достигаются уже при времени полиме­
ризации порядка 20 мин.

Аналогичное изменение скорости стереоспецифической 
полимеризации изопрена в присутствии микрогетерогенных 
катализаторов Циглера-Натта наблюдается и при получении 
полиизопрена на V-Al каталитической системе (рис. 3.12).

Таким образом, формирование микрогетерогенного ката­
лизатора на основе TiCl4-Al(I-C4H9)3 и VOCl3-Al(L-C4H9)3 в турбу-

224



Таблица 3.7

Полимеризация изопрена на TiCl4-Al(TC4H9)3

Катализатор Метод
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Ti-Al

1 0,028 86о 2,2 0,2 2,5

2 0,029 840 2,3 0,2 1,4

3 0,034 870 2,6 0,2 2,0

Ti-Al-пиперилен

1 0,098 960 6,8 0,2 2,0

2 0,120 1040 7,7 о,3 1,4

4 0,190 IOOO 13 0,2 1,5

Примечание. кр — константа скорости реакции роста цепи; ∑Ca — концен- 
1 О 1 О <-»трация активных центров; км, ka1 — константы скорости реакции передачи 

цепи на мономер и алюминийорганическое соединение, соответственно; 
w — начальная скорость полимеризации. Метод: 1 — традиционный способ, 
2 — гидродинамическое воздействие на отдельно приготовленную каталити­
ческую систему, з — формирование каталитической системы в турбулентном 
режиме, 4 — предварительное формирование реакционной смеси в турбу­
лентном режиме.

лентном режиме за счет использования трубчатого предреакто- 
ра диффузор-конфузорной конструкции позволяет в широких 
пределах изменять скорость полимеризации изопрена и опре­
деляет возможность снижения расхода катализатора.

В работе [212], где изучалось влияние дробной подачи ката­
лизатора и скорости перемешивания, показано, что при введе­
нии второй и последующих порций катализатора наблюдается 
снижение скорости полимеризации. Это объясняется неудов­
летворительным перемешиванием свежих порций мономера 
и катализатора в вязкой среде. Авторы показали, что при до­
статочно высоких концентрациях полимера (свыше 3 % мае.) 
интенсивность перемешивания в зоне реакции оказывает зна-
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6θ η 8

Выход, %

τπ, мин

Рис. 3.12. Полимеризация изопрена в присутствии VOCl3-Al(I-C4H9)3 (1-4) 
и VOCl3-Al(z-C4H9)3-∏H∏epιuιeH (5-8): традиционный способ ведения 
процесса (1,5), формирование каталитической системы (3,7) реакционной 
смеси (4,8) и гидродинамическое воздействие на частицы катализатора (2, 6) 
в турбулентном режиме; V/Al/пиперилен = 1/2,4/5; Cv = 6 ммоль/л;
Cm = 1,5 моль/л, выдержка катализатора — 35 мин при 273 К

чительное влияние на скорость полимеризации, которая снижа­
ется с возрастанием вязкости. C целью достижения максималь­
ной скорости полимеризации необходимо добиться наилучшего 
смешения катализатора с раствором мономера, по крайней мере, 
на входе в полимеризатор, где этого можно достигнуть прак­
тически без полимера. Это обстоятельство дополнительно под­
черкивает преимущества установки трубчатого турбулентного 
предреактора перед объемным аппаратом смешения с большим 
временем пребывания реакционной смеси в зоне реакции для 
проведения основного процесса — стадии роста цепей.

При изменении способа проведения полимеризации изо­
прена в присутствии Ti-Al катализатора, в частности, исполь­
зовании трубчатого турбулентного предреактора происхо­
дит изменение кинетических параметров процесса (табл. 3.7).
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Анализируя изменение константы скорости реакции роста 
цепи, можно говорить об отсутствии значительного влияния 
условий проведения полимеризации на этот параметр, т. к. на­
блюдаемые изменения кр сопоставимы с величиной ошибки ее 
определения (~2О%). Для всех методов проведения полимери­
зации, за исключением Ti-Al-пиперилен каталитической си­
стемы, при гидродинамическом воздействии (метод 2) к°м не 
изменяется и составляет порядка о,2 л/моль-мин. В то же вре­
мя, варьирование способа проведения полимеризации приво­
дит к изменению константы скорости реакции передачи цепи 
на Al(I-C4H9)3. Во всех случаях использование трубчатого турбу­
лентного предреактора (методы 2-4) по сравнению с традици­
онным способом проведения полимеризации (метод 1) приво­
дит к снижению ⅛.

Интенсивное перемешивание реакционной смеси в на­
чальный момент процесса за счет использования трубчатого 
турбулентного предреактора диффузор-конфузорной кон­
струкции приводит к изменению кинетических параметров 
и при полимеризации бутадиена в присутствии катализатора 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3. Увеличение интенсивности перемешивания 
реакционной смеси в начальный момент полимеризацион- 
ного процесса за счет использования трубчатого турбулент­
ного предреактора приводит к росту выхода полибутадиена 
(рис. 3.13). C целью объяснения наблюдаемого ускорения поли­
меризации проведена оценка константы скорости реакции ро­
ста цепи кр и концентрации активных центров (АЦ) Ca согласно 
методике, описанной в [211]. Расчеты показали, что увеличение 
скорости полимеризации происходит за счет роста в 1,7 раз кон­
центрации активных центров в полимеризационной системе. 
Изменение способа проведения полимеризации практически 
не влияет на константу скорости реакции роста полимерной 
цепи. В то же время начальная скорость полимеризации с ис­
пользованием турбулентного предреактора увеличивается до 
4,6 раз, а не в 1,7 раз как следовало ожидать. Это, наряду с уве­
личением концентрации активных центров, можно объяснить
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Рис. 3.13. Конверсионные кривые полимеризации бутадиена в присутствии 
катализатора TiCl4-Al(I-C4H9)3 при традиционном способе проведения 
процесса (1) и предварительном формировании реакционной смеси 
в турбулентном режиме (2): Al/Ti = 1,8; C⅛ = 5 ммоль/л; Cm = 1,5 ммоль/л; 
выдержка катализатора — 30 мин при 273 К

созданием однородной реакционной смеси с равномерным 
распределением частиц микрогетерогенного катализатора.

Хорошо известно, что изменение скорости реакции при 
увеличении интенсивности перемешивания свидетельствует 
о протекании элементарных стадий процесса в диффузионной 
области. Очевидно, что предварительное перемешивание ре­
акционной смеси в турбулентном режиме при полимеризации 
изопрена и бутадиена на микрогетерогенной титановой ката­
литической системе способствует снижению диффузионных 
ограничений на стадии формирования поверхностной структу­
ры катализатора.

Увеличение концентрации активных центров, согласно ки­
нетической схеме полимеризации диенов, должно приводить 
к изменению средних MM полидиенов, что подтверждается по­
лученными экспериментальными данными.
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3.3.2.3. Влияние предварительного 
формирования реакционной смеси 
в турбулентном режиме на молекулярные 
характеристики поли диенов

Изменение способа проведения полимеризации оказывает 
существенное влияние на молекулярные характеристики 
полиизопрена, синтезируемого в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3, 

в частности, среднемассовую Mw и среднечисленную Mn моле­
кулярные массы. Гидродинамическое воздействие (.метод 2) 
как на двухкомпонентную, так и трехкомпонентную Ti-Al ка­
талитические системы приводит к увеличению Mw (рис. 3.14) 
и Mn (рис. 3.15). Аналогичные изменения средних MM при 
использовании трубчатого турбулентного предреактора на­
блюдаются и при формировании каталитической системы и 
реакционной смеси в турбулентном режиме (.методы 3 и 4). 
Зависимость молекулярной массы полимера от способа про­
ведения процесса, в частности, предварительное турбулентное 
перемешивание на стадии формирования центров роста ма­
кромолекул в трубчатом предреакторе определяет дополни­
тельные возможности для регулирования молекулярных ха­
рактеристик полиизопрена.

Следует отметить, что только за исключением гидродина­
мического воздействия на двухкомпонентную Ti-Al каталити­
ческую систему при полимеризации изопрена, во всех случаях 
наблюдается увеличение числа активных центров Ca (табл. 3.7). 
В соответствии с кинетической схемой процесса это должно при­
водить к снижению средней молекулярной массы i{uc-1,4-πo- 
лиизопрена. Высокая концентрация активных центров при 
формировании реакционной смеси в турбулентном режиме 
(метод 4) (табл. 3.7), по сравнению с традиционным способом 
проведения полимеризации (метод 1), определяет зависимость 
средних молекулярных масс от выхода 1щс-1,4-полиизопрена,
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Mw IO-6

Рис. 3.14. Зависимость Mw от времени полимеризации изопрена 
в присутствии каталитических систем TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (1,3) и 
TiCl4-Al(i-C4H9)3-∏H∏epH∏eH (2,4): традиционный способ (1,2); 
гидродинамическое воздействие на каталитическую систему 
в турбулентном режиме (3,4) 

аналогичную «конверсионному» росту молекулярной массы 
(рис. 3.16). Видно, что при сравнимой конверсии мономера мо­
лекулярные массы полимера при разных способах проведения 
полимеризации практически совпадают. В остальных случаях 
использования трубчатого турбулентного предреактора при 
полимеризации изопрена на титановом катализаторе (методы 
2 и з), рост числа активных центров и, как следствие, скорости 
полимеризации не столь значителен. Поэтому при сравнимых 
конверсиях мономера наблюдается рост молекулярной массы 
по сравнению с традиционным способом полимеризации. Это 
является результатом превалирующего влияния турбулентно­
го перемешивания. В общем случае получение цпс-1,4-поли- 
изопрена с более высокой молекулярной массой при использо­
вании трубчатого турбулентного предреактора можно связать
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Рис. 3.15. Зависимость Mn от времени полимеризации изопрена 
в присутствии каталитических систем TiCl4-Al(I-C4H9)3 (7,3) и 
TiCl4-Al(i-C4H9)3-πππepmιeπ (2,4): традиционный способ (7,2); 
гидродинамическое воздействие на каталитическую систему 
в турбулентном режиме (3,4)

с уменьшением величины константы скорости реакции переда­
чи цепи HaAl(I-C4H9)3 (табл. 3.7).

Изменение способа проведения полимеризации изопрена 
в присутствии титанового катализатора поразному влияет на 
ширину молекулярно-массового распределения. При гидро­
динамическом воздействии на двойную Ti-Al каталитическую 
систему в турбулентном режиме формируется полимер с более 
широким MMP по сравнению с традиционным способом про­
ведения полимеризации. Аналогичное изменение ширины 
MMP наблюдается и при формировании реакционной смеси в 
турбулентном режиме. В то же время при гидродинамическом 
воздействии в турбулентном режиме на Ti-Al каталитическую 
систему, модифицированную добавками диена, по сравнению 
с традиционным способом полимеризации формируется по-
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Рис. 3.16. Увеличение среднечисленной Mn (ι, 3) и среднемассовой Мш (2, 4) 
молекулярных масс цис-1,4-полиизопрена на Т1С14-А1(г-С4Н9)з-пиперилен 
катализаторе: 1,2 — традиционный способ; 3,4 — формирование 
реакционной смеси в турбулентном режиме

лимер с узким молекулярно-массовым распределением. Цис- 
1,4-полиизопрен с минимально возможной в условиях экс­
перимента шириной молекулярно-массового распределения 
синтезируется при формировании Ti-Al катализатора в турбу­
лентном режиме (рис. 3.17), когда в трубчатом предреакторе 
происходит взаимодействия исходных гомогенных компонен­
тов (растворы TiCl4 и Al(Z-C4H9)3). Это определяется высоким 
значением среднечисленной молекулярной массы.

Предварительное формирование реакционной смеси 
в турбулентных потоках при полимеризации бутадиена в при­
сутствии катализатора TiCl4-Al(Z-C4H9)3 приводит к значитель­
ному снижению среднемассовой MM полибутадиена (рис. 3.18). 
При этом незначительное изменение среднечисленной MM 
способствует получению полимера с узким MMP (рис. 3.19).
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Рис. 3.17. Зависимость Mu,∕Mn от выхода при полимеризации изопрена 
в присутствии TiCl4-Al(I-C4H9)g: 1 — традиционный способ (метод 1);
2 — формирование каталитической системы в турбулентных потоках (метод 3)

Рис. 3.18. Зависимость среднемассовой Мш (1,2) и среднечисленной 
Mri (з, 4} молекулярных масс от выхода полибутадиена в присутствии 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3:1,3 — традиционный способ; 2,4 — предварительное 
формирование реакционной смеси в турбулентных потоках
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Рис. 3.19. Зависимость индекса полидисперсности Mu,∕M,1 от выхода 
полибутадиена в присутствии TiCl4-Al(I-C4H9)3:1 — традиционный способ; 
2 — предварительное формирование реакционной смеси в турбулентных 
потоках

При традиционном способе ведения полимеризации кривые 
MMP полибутадиена имеют мономодальный характер, и с уве­
личением конверсии мономера смещаются в высокомолекуляр­
ную область без существенного изменения ширины распреде­
ления. Гидродинамическое воздействие на реакционную смесь 
в турбулентных потоках в начальный момент полимеризации 
определяет получение полимера с мономодальным MMP и кон­
версионным смещением кривых в низкомолекулярную область 
с ростом конверсии.

Значительное увеличение скорости полимеризации дие­
нов в присутствии микрогетерогенных катализаторов Циглера- 
Натта позволяет в условиях промышленного производства 
снизить расход дорогостоящего катализатора и регулировать 
молекулярные характеристики получаемых полимерных про­
дуктов. В частности, для полимеризации бутадиена в при­
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сутствии титанового катализатора с начальной скоростью 
0,0175 моль/л-мин, реализуемой при традиционном способе ве­
дения процесса с концентрацией катализатора Cn = 5 ммоль/л, 
использование турбулентного предреактора определяет возмож­
ность снижения расхода каталитического комплекса в 1,7 раз (на 
величину увеличения концентрации АЦ). Происходящее при 
этом перераспределение типов активных центров приводит к по­
лучению полимера с такой же как и в традиционном способе, но 
с более высокой концентрацией катализатора (C∏ = 5 ммоль/л) 
среднемассовой молекулярной массой (рис. 3.20). Снижение 
индекса полидисперсности полибутадиена при снижении кон­
центрации катализатора и формировании реакционной смеси 
в турбулентном режиме определяется более высокой среднечис­
ленной молекулярной массой.

Рис. 3∙2O. Конверсионное изменение среднемассовых (1,3), 
среднечисленных (2,4) молекулярных масс полибутадиена в присутствии 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3:1,4 — традиционный способ (C∏ - 5 ммоль/л);
2, з — предварительное формирование реакционной смеси в турбулентном 
режиме (C⅛ - 3 ммоль/л)
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Крупнотоннажный синтетический каучук изопреновый 
марки СКИ-з, получаемый на титан-алюминиевых катали­
заторах Циглера-Натта, преимущественно используется для 
производства автомобильных шин, транспортерных лент, про­
мышленных и медицинских товаров. Эксплуатационные харак­
теристики изделий на основе цпс-1,4-полиизопрена и области 
их использования в значительной степени определяются моле­
кулярными характеристиками макроцепей, в частности, содер­
жанием нерастворимой фракции в полимере (гель-фракции), 
количество которой достигает 10-20% [214]. В частности, при 
снижении содержания нерастворимой фракции в цпс-1,4-поли- 
изопрене резиновые смеси на его основе можно перерабатывать 
методом литья, а резины на основе СКИ-3 с низким содержани­
ем гель-фракции имеют большую клейкость и меньшую усадку.

В [215, 216] предполагается, что нерастворимая фракция 
полиизопрена не является сшитым полимером, содержащим 
поперечные связи, а представляет собой конгломераты отдель­
ных макромолекул. По мере роста полимерной цепи макромо­
лекула (в зависимости от термодинамических свойств системы 
«полимер-растворитель») уходит в раствор, а частично (в ре­
зультате сорбции) удерживается на поверхности катализатора. 
При этом возникает так называемая полимер-катализаторная 
частица. Если размеры частиц катализатора малы, а число вы­
растающих макромолекул достаточно велико, то на поверх­
ности частиц катализатора создается высокая поверхностная 
плотность концов полимерных молекул, что приводит к увели­
чению вероятности протекания реакции сшивки.

В работе [217] показано, что образование гель-фракции при 
стереоспецифической полимеризации диенов в присутствии 
катализаторов Циглера-Натта связано с протеканием вторич­
ных процессов катионного характера с участием полимерной 
цепи вблизи твердой поверхности гетерогенного катализатора. 
Наиболее вероятными являются реакции внутримолекулярно­
го взаимодействия двойных связей готовой полимерной цепи. 
Это подтверждается тем, что многие комплексные катализа­
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торы (например, TiCl4-AlR3 и др.) весьма активны в реакциях 
раскрытия изолированных двойных связей по катионному ме­
ханизму. Направление этих реакций зависит от концентрации 
полимерных молекул: при малых концентрациях реакция но­
сит внутримолекулярный характер, т. е. происходит циклиза­
ция части макромолекулы; при высокой концентрации идут 
одновременно процессы циклизации и случайного сшивания 
различных макромолекул. Во втором случае возникают звез­
дообразные и статистически разветвленные кластерные струк­
туры (полимерные частицы), для дальнейшего существования 
которых наличие исходного ядра катализатора уже не является 
обязательным условием.

Если концентрация частиц в растворе мала и среднее рас­
стояние между ними больше, чем средний квадрат расстояния 
между концами образующихся макромолекул, то в процессе по­
лимеризации существуют только исходные полимер-катализа- 
торные частицы [215]. Если размеры макромолекул соизмери­
мы с расстоянием между частицами, то возникает вероятность 
попадания свободного конца макромолекулы, образовавшейся 
на одной частице, на поверхности соседней частицы катализа­
тора, где она может связываться с макромолекулами, выросши­
ми на этой частице. В результате возникают вторичные поли- 
меркатализаторные частицы, которые имеют звездообразное 
строение. Образование заметного количества макромолекул 
с высокой молекулярной массой (300 ооо) происходит с самого 
начала полимеризации и идет параллельно с процессом дис­
пергирования частиц катализатора. Поэтому, в данном случае 
вероятность связывания частиц катализатора именно на ста­
дии диспергирования (когда они расположены близко) весьма 
высока. Это приводит к образованию сшитого полимера. Для 
предотвращения связывания частиц катализатора, важно на 
этой стадии полимеризации снизить молекулярную массу об­
разующихся макромолекул.

Использование трубчатого турбулентного предреакто- 
ра, установленного до объемного аппарата-полимеризатора 
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с большим временем пребывания, при полимеризации изо­
прена в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 приводит к изменению 
дисперсного состава гетерогенного катализатора, в частности, 
снижению размеров частиц каталитически активного осад­
ка. Это может изменять содержание нерастворимой фрак­
ции в цис-1,4-полиизопрене, что позволит разработать способ 
снижения количества гель-фракции в изопреновом каучуке и 
улучшения эксплуатационных характеристик продуктов, полу­
чаемых на его основе.

Методика дезактивации катализатора, используемая 
в работе [218], включала интенсивное механическое воздей­
ствие как на раствор полимера, так и на реакционную смесь 
при осаждении высокомолекулярного вещества. В этом слу­
чае происходит разрушение физического «геля» и результаты 
анализа нерастворимой фракции цпс-1,4-полиизопрена от­
ражают содержание гель-фракции, образованной химически 
сшитыми макромолекулами (химический «гель»). В пользу 
этого свидетельствуют данные по содержанию нерастворимой 
фракции в полиизопрене, синтезируемом по различным мето­
дам (рис. 3.21). Сопоставимые результаты по содержанию не­
растворимой фракции в полимере, определенное в статических 
и динамических условиях, свидетельствует об образовании хи­
мически связанных разветвленных структур.

C увеличением выхода полимера происходит рост содержа­
ния нерастворимой фракции в цис-1,4-полиизопрене (рис. 3.22). 
При гидродинамическом воздействии на частицы TiCl4- 
Al(L-C4H9)3 катализатора в турбулентном режиме (рис. 3.22, 
кривая 2) по сравнению с традиционным способом проведения 
полимеризации (кривая 1) наблюдается незначительное сни­
жение содержания гель-фракции в полимере. Минимальное 
количество нерастворимой фракции в 14г/с-1,4-полиизопрене, 
полученном в присутствии двойной TiCl4-Al(Z-C4H9)3 катали­
тической системы, наблюдается при формировании катали­
затора в турбулентном режиме (кривая 3), когда в трубчатом 
турбулентном предреакторе протекает быстрая реакция вза-
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Рис. 3.21. Содержание нерастворимой фракции а в полиизопрене, 
полученном в присутствии УОС13-А1(г-С4Н9)з-пиперилен: традиционный 
способ (1), формирование реакционной смеси (2) и каталитической 
системы (3) в турбулентном режиме при определении в статическом (• ■♦) 
и динамическом (О □ О) режиме

имодействия исходных гомогенных компонентов с образова­
нием каталитически активного осадка. Модификация TiCl4- 
Al(Z-C4H9)3 катализатора добавками диена (пиперилен) при 
сравнимых условиях полимеризации и конверсии мономера 
приводит к снижению количества гель-фракции (рис. 3.22, 
кривые 1 и 4; 2 и 5). Кроме того, при гидродинамическом воз­
действии на модифицированную каталитическую систему 
в турбулентном режиме наблюдается более значительное сни­
жение содержания гель-фракции по сравнению с катализато­
ром, приготовленным в отсутствие модификатора.

В зависимости от способа проведения полимеризации, 
в частности, использования трубчатого турбулентного предре- 
актора, происходит изменение молекулярных масс z4uc-1,4-πo-
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Рис. 3.22. Зависимость содержания гель-фракции а от выхода 
цис-1,4-полиизопрена в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 (1-3) и TiCl4- 
А1(г-С4Н9)з-пиперилен (4-6): традиционный способ (метод 1) (ι, 4); 
гидродинамическое воздействие на частицы катализатора (метод 2) (2,5), 
формирование каталитической системы (метод 3) (3) и реакционной смеси 
(метод 4) (6) в турбулентном режиме (Ti/Al/пиперилен = 1/1,25/2 (мольные 
доли), растворитель — толуол, C∙∏ = 6 ммоль/л, Cm = 1,5 моль/л, 298 К)

лиизопрена, числа центров роста макромолекул и скорости 
полимеризации. Параметром, объединяющим эти характери­
стики процесса, является число макроцепей, приходящихся 
на один активный центр. Как следствие, представилось целе­
сообразным оценить взаимосвязь содержания нерастворимой 
фракции в полимере с числом макромолекул, приходящихся 
на один активный центр.

Число полимерных цепей в реакционной смеси (N) можно 
рассчитать как

N = CJJ/Pn, (3.38)

где Cm — начальная концентрация мономера; U — выход поли­
мера; Pn — среднечисленная степень полимеризации.
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Соответственно, число полимерных цепей, приходящих­
ся на один активный центр (и) определяется по следующей 
зависимости:

CmU , .
n = (3-39)

С/ 
п а

где Ca — число активных центров.
В соответствии с (3.38) при увеличении выхода полиме­

ра растет число макроцепей, находящихся в реакционной 
смеси и, как следствие, вероятность протекания вторичных 
процессов в полимерных цепях, в частности, реакций сшив­
ки. В конечном итоге это приводит к получению полимера 
с высоким содержанием гель-фракции, что наблюдается экс­
периментально (рис. 3∙22)∙ В то же время, обобщение данных 
по содержанию нерастворимой фракции в цис-1,4-полиизо- 
прене, полученном на двойной TiCl4-Al(Z-C4H9)3 и модифи­
цированной Т1С14-А1(г-С4Н9)з-пиперилен каталитических 
системах, а также при различных способах полимеризации, по­
зволило выявить общую зависимость этой характеристики по­
лимера от числа макроцепей, приходящихся на один активный 
центр п (рис. 3.23).

Известно, что активные центры стереоспецифической по­
лимеризации изопрена в присутствии катализатора на осно­
ве TiCl4 и Al(Z-C4H9)3 находятся на дефектах кристаллической 
решетки /J-TiCl3 [215]. В соответствии с (3.39) это определяет 
взаимосвязь содержания нерастворимой фракции в полимере 
с радиусом частиц гетерогенного катализатора, полученного по 
результатам седиментационного анализа (рис. 3∙24)∙ Снижение 
радиуса частиц гетерогенного катализатора приводит к умень­
шению содержания нерастворимой фракции в гщс-1,4-поли- 
изопрене. В свою очередь, на размеры частиц катализатора и, 
как следует из рис. 3.24, содержание нерастворимой фракции 
в полимере можно воздействовать как за счет модификации 
каталитической системы добавками диена, так и при форми-
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a, %

Рис. 3.23. Зависимость содержания гель-фракции а в цис-1,4-полиизопрене 
от числа макромолекул, приходящихся на один активный центр п, 
при полимеризации в присутствии TiCl4-Al(I-C4H9)3 (1-3) и
TiCl4-А1(1-С4Н9)з-пиперилен {4-6): традиционный способ (метод 1) (1,4); 
гидродинамическое воздействие на частицы катализатора {метод 2) (2,5), 
формирование каталитической системы {метод з) (3) и реакционной 
смеси (метод 4) (6) в турбулентном режиме (выход полимера 30 %)

ровании TiCl4-Al(Z-C4H9)3 катализатора в турбулентном режи­
ме. Как видно из рис. 3.23, минимальное число цепей, прихо­
дящихся на один активный центр и содержание гель-фракции 
наблюдается при формировании каталитической системы 
в турбулентном режиме, когда протекает быстрая химическая 
реакция с образованием мелкодисперсного каталитически ак­
тивного осадка. Очевидно, что дальнейшее снижение размеров 
частиц катализатора (рис. 3.24) должно приводить к уменьше­
нию содержания нерастворимой фракции в цпс-1,4-полиизо- 
прене. Это подтверждается отсутствием гель-фракции в поли­
мере, полученном на лантанидных катализаторах, являющихся 
псевдогомогенными.
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Рис. 3.24. Зависимость содержания гель-фракции а от радиуса частиц 
титан-алюминиевого катализатора г

Очевидно, что выявленная зависимость (рис. 3.24) опреде­
ляется тем, что при снижении размеров частиц катализатора 
полимерная оболочка на их поверхности, состоящая из расту­
щих макромолекул, становится близка к мономолекулярному 
адсорбционному слою. В этом случае снижается вероятность 
катионной реакции взаимодействия внутренних двойных свя­
зей соседних макромолекул вблизи активного центра на твер­
дой поверхности катализатора, приводящее к образованию 
сшитых структур. В пользу этого свидетельствуют результаты 
работ [215, 216], где показано, что, чем меньше размеры частиц 
катализатора, тем больше полимерная оболочка (в мономоле- 
кулярном слое толщина адсорбционного слоя приближается 
к длине макромолекулы), а растущие макромолекулы в этих 
частицах связаны с поверхностью гетерогенного катализато­
ра одним концом. Очевидно, что полученные закономерности 
изменения гель-фракции, образованной химически сшитыми 
макромолекулами (химический «гель»), справедливы и для 
нерастворимой фракции на основе физически связанных ма­
кроцепей (физический «гель»).
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При формировании катализатора на основе TiCl4- 
Al(Z-C4H9)3 в турбулентном режиме, за исключением метода з, 
практически не изменяется микроструктура полиизопре­
на (табл. 3.8). Во всех случаях формируется высокостереоре- 
гулярный полимер. Полимеризация изопрена в присутствии 
Ti-Al катализатора, полученного при взаимодействии исход­
ных гомогенных компонентов в трубчатом турбулентном пред- 
реакторе, приводит к получению полимера с повышенным 
содержанием цпс-м-звеньев (до 96,8 %) и более низким содер­
жанием 1,4-транс и 3,4-звеньев (1,7 и 1,5 % соответственно).

Микроструктура полиизопрена, полученного 
в присутствии Ti-Al катализатора

Таблица 3.8

Катализатор
Метод проведения 

полимеризации

Содержание звеньев, %

1,4-цис 1,4-транс 3,4

Ti-Al

1 94,9 3,2 1,9

2 94,0 4,2 1,8

3 96,8 1,7 1,5

Ti-Al-пиперилен

1 94,8 3,3 1,9

2 95,6 2,9 1,5

4 94,4 4,0 1,6

Современные теоретические представления о полимери­
зации диенов на катализаторах Циглера-Натта базируются 
на принципах полицентровости каталитических систем [219]. 
Значительные изменения в молекулярно-массовых характе­
ристиках полиизопрена и полибутадиена при формировании 
микрогетерогенного титанового катализатора в турбулент­
ном режиме определяет целесообразность анализа распреде­
ления центров роста макромолекул именно по кинетической 
активности.
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3.3.2.4. Полицентровость каталитических систем 
в полимеризационных процессах

Известно, что центральным вопросом теории каталитической 
полимеризации является вопрос о строении активного цен­
тра. В результате развития экспериментальных исследований и 

теоретических разработок в области ионной и ионно-координа­
ционной полимеризации непредельных соединений в настоя­
щее время получено много новых сведений о природе активных 
центров, например, [220-223]. Важнейшим в этом смысле явля­
ется представление о полицентровости каталитических систем. 
Данная проблема в настоящее время приобретает большое зна­
чение [219]. От единичных примеров существования различных 
типов активных центров в некоторых каталитических системах 
исследователи подошли к пониманию того, что только в редких 
случаях каталитические системы могут рассматриваться как со­
стоящие из активных центров только одного вида.

На наличие нескольких типов активных центров на поверх­
ности гетерогенных каталитических систем, проявляющих раз­
личную стереоспецифичность, либо кинетическую активность, 
указывалось неоднократно [224-226]. Такой вывод был сделан 
на основании изучения кинетических закономерностей поли­
меризации, изменения MM и MMP, стереорегулярности и ком­
позиционной неоднородности получаемых полимеров [6, 192, 
211]. Это главным образом работы по полимеризации олефинов 
на гетерогенных каталитических системах.

В отличие от гетерогенных каталитических систем, для ми- 
крогетерогенных и особенно для гомогенных систем наличие 
нескольких типов активных центров проявляется не в столь яв­
ном виде. Однако большинство тезисов, на основании которых 
строятся представления о полицентровости гетерогенных ка­
тализаторов, сохраняются и в этом случае, поскольку остаются 
причины, вызывающие появления нескольких типов активных 
центров [227].
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Очевидно, что выявление различных типов активных цен­
тров, нахождение функции распределения их по кинетической 
неоднородности и стереоспецифичности действия, установ­
ление числа и кинетических параметров активных центров 
каждого типа для конкретных полимеризационных систем 
позволит расширить теоретические представления в области 
механизма ионной и ионно-координационной полимеризации. 
Кроме того, это создаст возможность оптимизировать процес­
сы полимеризации с целью получения полимеров с заданны­
ми молекулярными характеристиками (микроструктурой, ММ, 
MMP и т.д.).

В работе [219] обобщены имеющиеся сведения о существо­
вании различных типов активных центров каталитических си­
стем с целью выявления общих закономерностей и специфи­
ческих особенностей проявления полицентровости в процессах 
ионной и ионно-координационной полимеризации непредель­
ных соединений.

Прежде всего необходимо определить причины возник­
новения неоднородности каталитических систем в процессах 
ионной и ионно-координационной полимеризации непредель­
ных соединений.

Дефекты кристаллической решетки и распределе­
ние частиц гетерогенных каталитических систем по 
степени дисперсности. Для гетерогенных каталитических 
систем наличие различных типов активных центров прежде 
всего согласуется с представлениями об отсутствии эквипотен­
циальности на любой твердой поверхности [228]. Известно, что 
при гетерогенной полимеризации, протекающей по ионному и 
ионно-координационному механизмам, полимерная цепь свя­
зана с атомом переходного металла на поверхности катализа­
тора, причем рост цепи происходит путем внедрения молекул 
мономера между атомом и растущей цепью [229]. Поэтому на­
личие дефектов кристаллической решетки, шероховатостей на 
поверхности катализатора не может не приводить к проявле­
нию им различной кинетической активности.
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Любая гетерогенная каталитическая система имеет опре­
деленное распределение частиц катализатора по степени дис­
персности. Как показано в работе [215], при полимеризации 
изопрена на MgH2∕TiCl4-Al(z-C2H5)3 исследованные полиме- 
ризационные системы состояли из свободных макромолекул и 
молекул, содержащих частицы катализатора различного раз­
мера. Более того, дисперсность катализатора менялась в ходе 
полимеризации. В начальный период полимеризации полии­
зопрен имел более широкое MMP, что являлось следствием су­
ществования, по мнению авторов, различных типов активных 
центров, расположенных на поверхности больших или мелких 
частиц катализатора. По мере увеличения количества заполи- 
меризовавшегося мономера происходило дополнительное дис­
пергирование частиц, содержащих полимер и катализатор, и 
разница в их размерах нивелировалась. В результате MMP по­
лиизопрена сужалось.

Рост активности катализатора Циглера-Натта при уве­
личении удельной поверхности S-VCl3, входящего в качестве 
компонента в состав каталитической системы, за счет дополни­
тельного измельчения на шаровой мельнице отмечается в ра­
боте [230].

Анализ закономерностей полимеризации этилена на ката­
литической системе MgH2∕TiCl4-Al(z-C2H5)3 показал [231], что 
катализатор проявляет наибольшую активность (растут ско­
рость полимеризации, концентрация активных центров, вы­
ход полимера) при меньшем содержании титана и большей 
площади поверхности катализатора. C уменьшением площади 
поверхности катализатора падает число активных центров, что 
и является причиной значительного уменьшения активности 
катализатора. Таким образом, авторы указывают на то, что 
имеется взаимозависимость между содержанием титана, пло­
щадью поверхности катализатора, его активностью и концен­
трацией активных центров. Однако при падении содержания 
титана и площади поверхности в 2 раза, активность катализа­
тора уменьшается практически в ю раз. Это, по мнению авто­
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ров, свидетельствует о том, что существуют высокоактивные 
центры, гибель которых происходит в первую очередь, и цен­
тры, не способные вести полимеризацию с высокой скоростью.

Сложность состава каталитических систем. Многие 
реальные каталитические системы имеют сложный состав. 
При ионной полимеризации в каталитической системе могут 
находиться в равновесии друг с другом контактные ионные 
пары, сольватно разделенные ионные пары, свободные ионы и 
агрегированные частицы. Наличие в реакционной системе ак­
тивных центров с различной реакционной способностью будет 
оказывать влияние на молекулярные характеристики образую­
щихся полимеров, особенно на вид кривых MMP.

Тип ионных частиц во многом определяется природой 
растворителя, его диэлектрической проницаемостью [36]. 
В растворителях с низкой диэлектрической проницаемостью, 
например в углеводородах, может наблюдаться ассоциация 
ионов. Изучение зависимости стереонаправленности и кине­
тики полимеризации диенов под влиянием литийалкилов от 
концентрации инициатора показало [232], что в актах роста 
цепи участвует только мономерная форма литийорганического 
соединения. На ассоциированных частицах рост цепи или не 
наблюдается, или происходит очень медленно, но в системе су­
ществует равновесие ассоциированные частицы ÷÷ неассоции­
рованные ионы. Небольшие добавки электронодоноров резко 
увеличивают содержание боковых 1,2-и 3,4-звеньев в цепи по­
лидиена, а сильно сольватирующие соединения ведут к обра­
зованию полимеров, содержащих преимущественно 1,2-звенья. 
Однако при полимеризации изопрена на натрий- и литийор- 
ганических катализаторах в толуоле рост цепи происходил как 
на мономерных, так и на ассоциированных активных центрах. 
Сложный характер зависимости скорости полимеризации от 
концентрации инициатора — этилгексил-натрия (при концен­
трациях 0,002-0,01 моль/л порядок по инициатору дробный, 
а при более высоких концентрациях приближается к единице) 
свидетельствует, по мнению авторов [233], о существовании 
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в системе нескольких типов активных центров. В то же время 
при полимеризации в гептане рост цепи происходил преиму­
щественно на ассоциированных формах активных центров.

В работе [234] при исследовании кинетики сополимери­
зации а-метилстирола со стиролом в гексане под действием 
Li(H-C4H9) в присутствии тетрагидрофурана (ТГФ) предполага­
ется, что в реакции роста цепи участвуют свободные активные 
центры, а также связанные в комплексы с одной или двумя 
молекулами ТГФ. О наличии четырех типов активных центров 
полимеризации а-метилстирола, инициированной Li(H-C4H9) 
в циклогексане в присутствии небольших количеств ТГФ, со­
общается в работе [235]. Авторы этой работы считают, что 
в состоянии равновесия в системе находятся активные центры 
в форме мономеров, димеров, а также комплексов мономеров 
с одной или двумя молекулами ТГФ. При изучении влияния до­
бавки этилбензоата на процесс полимеризации смеси бутена-1 
с изобутиленом под действием TiCl3-Al(C2H5)2Cl делается вы­
вод [236], что катализатор содержит как координационные, так 
и катионные активные центры, работающие независимо друг 
от друга.

Наличие в реакционной системе различных ионных ча­
стиц, а следовательно, центров разной реакционной способно­
сти, должно определять значения констант скорости реакций 
роста и обрыва цепи. Присутствие ассоциированных, неассо­
циированных, изомерных форм частиц каталитических систем, 
влияние электролитической диссоциации, внутри- и межмоле­
кулярных взаимодействий, приводящих к образованию ката­
литических комплексов, являются причинами появления раз­
личных центров в ионных каталитических системах.

Хорошо известно [192, 220], что в случае полимериза­
ции на ионно-координационных каталитических системах 
стереоспецифичность активных центров определяется в пер­
вую очередь природой переходного металла и его валентным 
состоянием. В настоящее время подтверждается возможность 
существования в составе каталитической системы соединений 
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переходных металлов, отвечающих их различным степеням 
окисления [237]. Понятно, что в этом случае каталитические 
центры, в состав которых входят соединения металлов различ­
ной степени окисления, будут проявлять и отличную друг от 
друга стереоспецифичность действия.

Сложность строения каталитического комплекса особенно 
проявляется для каталитических систем на основе ^-элемен­
тов. Эти соединения обладают высоким координационным 
числом — от 8 до 12. На свободные координационные места 
могут претендовать молекулы растворителя, мономера, элек­
тронодонорного лиганда, сокатализатора. Возможность таких 
взаимодействий подтверждается разными значениями кине­
тических констант, получаемых при варьировании условий по­
лимеризации, природы компонентов каталитической системы, 
способа ее формирования [238].

Алюминийорганическое соединение наряду с выполнени­
ем роли алкилирующего агента и передатчика цепи участвует 
в образовании активных центров [190]. Кроме того, измене­
ние содержания компонентов, температуры, способа форми­
ровании каталитических систем оказывает заметное влияние 
на MMP. Учитывая эти факты, можно предположить, что все 
они являются следствием существования различных типов 
активных центров, формирующихся в результат лигандного 
обмена у центрального атома лантанида. Кроме того, нель­
зя отрицать возможность протекания реакций перераспреде­
ления лигандов, а следовательно, и активных центров в ходе 
полимеризации.

Следствием неоднородности активных центров ионных 
и ионно-координационных каталитических систем являются 
следующие факторы [219]: широкое распределение сополиме­
ров по составу и стереорегулярности; неоднородность полио­
лефинов по стереорегулярности и молекулярной массе; неод­
нородность полидиенов по стеререгулярности и молекулярной 
массе; наличие широкого молекулярно-массового распределе­
ния полимеров.
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Распределение сополимеров по составу и стерео­
регулярности. На многообразие (разнотипность) активных 
центров указывает широкое распределение по составу сополи­
меров, а также наличие полимерных фракций с различной сте­
реорегулярностью. Так в работе [226] рассматривался вопрос 
о распределении сополимеров по составу при полимеризации 
на гетерогенных катализаторах, как следствие распределе­
ния активных центров по стереоспецифичности и активности. 
Проведены исследования состава фракций этилен-пропиле­
новых сополимеров, полученных при использовании гетеро­
генной каталитической системы VCl3-Al(C2H5)3 и гомогенной 
системы V(Ac)3-Al(Z-C4H9)2Cl. Имело место широкое распре­
деление содержания этиленовых звеньев во фракциях сопо­
лимеров, особенно в случае использования гетерогенной ка­
талитической системы. Сделано предположение о наличие 
взаимосвязи между стереоспецифичность каталитических цен­
тров и кинетическими параметрами сополимеризации на этих 
центрах.

Изучая сополимеризацию этилена и пропилена на вана­
диевых и титановых катализаторах различного состава, авто­
ры [239] пришли к выводу, что исследуемые каталитические 
системы содержат два или три типа активных центров. Вывод 
был сделан на основании анализа кривых MMP, спектроскопии 
ЯМР 13C и данных фракционирования сополимеров по соста­
ву. Анализ большого числа фракций сополимеров, полученных 
растворением в нескольких растворителях при различных тем­
пературах, показал наличие нескольких типов активных цен­
тров, отличающихся как по стереоспецифичности действия, 
так и по реакционной способности. Результаты фракциониро­
вания сополимеров в сочетании с данными гель-хроматогра- 
фии, как считают авторы работы [239], указывают на наличие 
двух-трех типов активных центров.

Изучение сополимеризации этилена и гексена-1 на ката­
литической системе, формирующейся при взаимодействии 
Mg(C2H5)Cl, ТГФ и TiCl4 в процессе нанесения на SiO2 и без но­
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сителя в присутствии водорода, показало, что катализаторы 
отличаются широким распределением активных центров по 
константе сополимеризации r1, величина которой изменялась 
от 5-7 до 2000 [240]. Самым узким распределением обладали 
нанесенные на SiO2 катализаторы, а самым широким — ката­
лизаторы, полученные с промежуточными значениями соот­
ношений Ti:Mg. В результате было сделано предположение 
о существовании нескольких групп активных центров, различа­
ющихся по относительной реакционной способности в сополи­
меризации, по MM получаемых сополимеров и по стабильно­
сти. Центры с самой высокой способностью к сополимеризации 
данных мономеров образуются и гибнут быстро, причем они 
производят низкомолекулярный сополимер. Кинетически ста­
бильные центры, напротив, производят высокомолекулярные 
линейные цепи. Дезактивируются преимущественно центры 
первого типа, что приводит к уменьшению доли а-олефино- 
вых звеньев в сополимере, но при этом увеличивается MM 
сополимеров.

При сополимеризации пропилена и бутена-1 на гетеро­
генных катализаторах, состоящих из TiCl3 и Al(C2H5)3, сделан 
вывод о наличии активных центров, различных по характеру 
формирования изотактических структур [241]. В то же время 
остался не решенным вопрос, имеет ли место различное число 
групп (типов) активных центров или в процессе полимериза­
ции происходит изменение характера их действия.

Неоднородность полиолефинов и полидие­
нов по стереорегулярности и молекулярной массе. 
Полиолефины, полученные на комплексных катализаторах 
Циглера-Натта, представляют собой продукты, неоднород­
ные как по стереорегулярности, так и по молекулярной мас­
се. Причиной такой нерегулярности является существование 
в этих катализаторах, с одной стороны, неоднородности актив­
ных центров каталитической системы по стереоспецифичности 
действия, с другой — их кинетической неоднородности (реак­
ционной способности).
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В работе [242] изучено влияние внешних и внутренних 
доноров на состав полимерных фракций и их стереорегуляр­
ность при полимеризации пропилена на титан-магниевых 
каталитических системах. Предполагалось существование 
трех типов активных центров: аспецифические с двумя ко­
ординационными вакансиями, изоспецифические активные 
центры — с одной координационной вакансией и изоспеци­
фические центры, образованные комплексообразованием 
доноров с одной из координационных вакансий аспецифиче- 
ских активных центров.

Как и для полиолефинов, для полидиенов имеются све­
дения о существовании взаимосвязи между кинетической не­
однородностью и неоднородностью по стереорегулярности. 
В работе [243] для фракций полибутадиена, полученного на 
л-аллильных комплексах никеля, установлена взаимосвязь 
микроструктуры и MM полимера. Показано, что чем ниже 
MM фракций, тем выше содержание 1,4-транс- и 1,2-звеньев, 
и, чем больше ММ, тем выше содержание 1,4-цис-звеньев. 
Проведенные в работе [244] исследования подтверждают на­
личие симбатности в изменении MM и микроструктуры поли­
бутадиена, получаемого на щ/с-регулирующей никельсодержа­
щей каталитической системе. К понижению MM и увеличению 
содержания 1,4-тпранс-звеньев приводят рост концентрации 
соединений никеля и алюминия, температуры, а также умень­
шение концентрации бутадиена. В работах Б. А. Долгоплоска 
высказано предположение о роли реакции антисинизомери- 
зации активного центра в процессах стереорегулирования ди­
енов. Снижение концентрации бутадиена при его полимери­
зации на каталитических системах TiI2Cl2-AlR3, CoCI2-AIR2CI и 
Ni(0C0CCl2)2-Niπ-RCl приводило к повышению содержания 
в полимере транс-звеньев вследствие уменьшения скорости 
реакции роста цепи и возрастания роли реакции анти-син- 
изомеризации. IJuc-регулирующие структуры активных цен­
тров характеризуются более высокой скоростью полимериза­
ции и формированием макромолекул большей MM [245].
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Взаимосвязь MM и микроструктуры отмечают и авторы ра­
боты [246] для фракций диенов, полученных на комплексных 
катализаторах Циглера-Натта. Содержание цис-1,4-звеньев во 
фракциях падает с уменьшением их ММ. Весьма значительное 
снижение содержания 1,4-цис-звеньев имело место в области 
MM < 2-ю4 (с 90 до 70%). Авторы высказывают предположе­
ние, что в связи с гетерогенностью катализатора возможно об­
разование активных центров, различающихся по константам 
скоростей реакций роста и aumu-cuu-изомеризации, причем во 
всех случаях на более активных центрах наблюдается образо­
вание макромолекул с большим содержанием 1,4-цис-звеньев 
и большей ММ.

Однако наличие такой взаимосвязи не является преро­
гативой только гетерогенных каталитических систем, что по­
казано на примере полимера, полученного полимеризацией 
транс-пиперилена на цис-регулирующей каталитической си­
стеме NdCl3∙3TBΦ (ТБФ — трибутилфосфат)—Al(Z-C4H9)3, в геп­
тане и толуоле [245]. В этом случае использовали катализатор, 
отмытый от свободного триизобутилалюминия, и полимери- 
зационная система после добавления мономера становилась 
однородной, а полученный полипиперилен характеризовался 
неоднородностью как по ММ, так и по микроструктуре. Кроме 
того, с уменьшением MM содержание 1,4-цис-звеньев значи­
тельно падало, особенно в случае полимеризации в толуоле. 
Такая связь неоднородности по микроструктуре и MM полиме­
ра проявляется для образцов, полученных на разных стадиях 
конверсии мономера. Причиной неоднородности данных по­
лимеров является наличие одновременно функционирующих 
активных центров с различной реакционной и стереорегулиру­
ющей способностью.

Наличие широкого и полимодального молекуляр­
но-массового распределения получаемых полимеров. 
Во многих случаях ионной и ионно-координационной поли­
меризации получаемые полимеры обладают широким MMP, 
а иногда имеют явно выраженное би- или три-модальное рас­
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пределение. Наличие широкого MMP может свидетельствовать 
о неоднородности активных центров по реакционной способ­
ности. Так, методами УФ-спектроскопии и адиабатической ка­
лориметрии исследовали кинетику катионной полимеризации 
а-метоксистирола под действием Ph3C+SnCl- в дихлормета- 
не [247]. Найдено, что кривые MMP образующихся полимеров 
имеют полимодальный характер; три из четырех фракций по­
являются с самого начала процесса. Сделан вывод о том, что 
указанное распределение обусловлено ростом цепи на трех ти­
пах активных центров.

Бимодальное MMP полиэтилена, полученного на катали­
тической системе Cγ∕A1PO4 в изобутане в присутствии триэтил­
бора в качестве сокатализатора, наряду с другими данными, 
свидетельствовало о более широком наборе активных центров, 
чем в случае использования катализатора Cr∕SiO2 [248]. Авторы 
полагали, что некоторые из активных центров содержат менее 
стабильную связь Сг-полимер. В результате такие активные 
центры обладали большей активностью в реакциях передачи 
цепи на сокатализатор и в реакции /З-Н-элиминирования.

Таким образом, в процессах полимеризации каждый тип 
активных центров производит полимер, характеризующийся 
индивидуальными MMP и стереорегулярностью, а наблюдае­
мые характеристики полимера являются суперпозицией боль­
шого числа нормальных распределений [249], что и приводит 
к расширению MMP.

Математическое моделирование процессов поли­
меризации и сополимеризации с учетом полицентро- 
вости каталитических систем. В ряде работ, посвященных 
математическому моделированию процессов сополимериза­
ции и полимеризации, также предполагается наличие неодно­
родности активных центров.

В работе [250] предложена кинетическая модель сополи­
меризации олефинов под действием катализаторов Циглера- 
Натта. Модель основывается на механизме, предполагающем 
протекание реакции на нескольких типах активных центров 
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в частице катализатора. Кинетическая схема описывает обра­
зование и дезактивацию активных центров, а также спонтан­
ный перенос цепи, реакции передачи цепи на водород, моно­
мер и металлоорганическое соединение. Модель позволяет 
производить расчеты скорости сополимеризации, состава и 
MMP сополимеров.

Моделирование процесса роста полимерной частицы по­
зволило [251] заключить, что диффузионные ограничения яв­
ляются единственной причиной широкой полидисперсности 
получаемых полимеров. Модель показала, что главные транс­
портные ограничения локализуются на уровне макрочастицы. 
Результаты моделирования подтверждаются эксперименталь­
ными данными по газо- и жидкостной полимеризации на ти­
тан-магниевых катализаторах. В то же время авторы считают, 
что высокая полидисперсность полимеров может быть так­
же объяснена существованием более чем одного типа актив­
ных центров, каждый из которых отвечает за долю полимера 
с различными MMP. Однако определить число и дать харак­
теристику активных центров авторы [251] не смогли, посколь­
ку это требовало оптимизации большого числа кинетических 
параметров.

Разработанная в работе [252] кинетическая модель опи­
сывает зависимость конверсии от времени и MM от конверсии 
для полимеризации бутадиена на гомогенных катализаторах. 
Предполагается, что в образовании активных центров участву­
ют соединения Со, Al и H2O. Получено хорошее совпадение рас­
четных и экспериментальных данных по конверсии бутадиена 
при полимеризации на каталитической системе октаноат ко- 
бальта-диэтилалюминий хлорид-вода. В то же время данная 
модель, учитывающая наличие одного типа активных центров, 
не позволила описать имеющее место увеличение полидис­
персности полибутадиена с конверсией. Для описания полиме­
ризации бутадиена под действием каталитической системы на 
основе Ы(н-С4Н9)-диглим предложена схема и математическая 
модель полимеризации с учетом двух типов активных цен-
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тров [253], которая позволяет рассчитать кинетику изменения 
концентраций компонентов полимеризации, микроструктуру 
полибутадиена и его MMP при различных исходных концен­
трациях мономера. Показано, что модель удовлетворительно 
описывает экспериментальные данные.

Для описания кинетики полимеризации изопрена пред­
ложена математическая модель, также учитывающая неодно­
родность активных центров [155]. Она позволяет рассчитать 
время превращения мономера и средние значения MM поли­
изопрена в зависимости от концентрации реагентов, времени и 
вероятности протекания разных стадий процесса. Приводится 
оценка кинетических параметров модели по эксперименталь­
ным данным.

В работах [254, 255] рассмотрена полицентровость гете­
рогенных катализаторов Циглера-Натта при полимеризации 
олефинов и 1,3-диенов. Для анализа процесса формирования 
активных центров и формирования стереорегулярных полиме­
ров в их присутствии использовано сочетание четырех методов 
исследования [254]:

1. Метод «атом-атомных» потенциалов, дающий доста­
точно надежные результаты при расчете взаимодей­
ствия валентно несвязанных молекул [256], в частно­
сти, при изучении физической адсорбции компонент 
каталитической системы и мономера при формирова­
нии активных центров.

2. Метод ППДП/2, достаточно хорошо воспроизводя­
щий длины связей, углы и электронное распределение 
в молекулах [257]. Геометрия металлокомплексов и 
зарядовые распределения в MeClm и RnM рассчитыва­
лись с оптимизацией геометрии методом сопряженных 
градиентов.

3. Модифицированный метод «двухатомных комплексов 
в молекулах», удовлетворительно описывающий взаи­
модействие валентно связанных атомов на стадиях хи­
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мической адсорбции компонент каталитической систе­
мы и мономера, инициирования и роста макромолекул 
при стереоспецифической полимеризации а-олефинов 
и 1,3-диенов.

4. Метод Монте-Карло, дополняющий теоретические рас­
четы данными математического эксперимента.

При исследовании процесса адсорбции RnM (органическое 
соединение металлов I-III группы) на поверхности MeXm (соль 
переходных металлов IV-VIII групп) молекула металлоорга­
нического соединения рассматривалась как твердое тело, по­
ложение которого определяется декартовыми координатами 
х,у,z = Хи углами Эйлера α, β, у. Цепь Маркова строили из 
220 ооо конфигураций, при этом каждая конфигурация отно­
силась к некоторому минимуму энергетической поверхности, 
определенной методом «атом-атомных потенциалов».

При взаимодействии компонентов каталитических систем 
Циглера-Натта в любых сочетаниях в зависимости от химиче­
ского строения RnM и MeXm в местах выхода Me на кристалли­
ческой поверхности MeXm формируются потенциальные актив­
ные центры [254].

Важно, что при сочетании MeClm и RnM образуются мо­
стиковые Me...R...M связи, при этом в гетерогенных катали­
тических системах гомогенный компонент RnM достраивает 
решетку реального кристалла MeXm, образуя потенциальный 
активный центр. Атом M занимает положение, эквивалентное 
положению Me в кристалле, a R-rpyππa — положение в анион­
ной вакансии MeXm, эквивалентное положению X в слоистых 
кристаллах MeXm.

Экспериментальное подтверждение формирования при­
месных кристаллов, содержащих поверхностные электронные 
дефекты, получено при изучении адсорбции алкилалюминия, 
содержащего меченый углерод, кристаллами хлорида титана; 
при микроскопическом изучении крупных кристаллов TiCl3; 
при стереоспецифической полимеризации пропилена в при­
сутствии каталитических систем Циглера-Натта и др.
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При взаимодействии мономера с потенциальным актив­
ным центром выявлено следующее. Поведение RnM вблизи 
различных минимумов поверхности потенциальной энергии 
на стадии физической адсорбции металлоорганического сое­
динения RnM на поверхности кристалла MeXm неодинаково. 
Выделяются три основных случая:

1. Молекула RnM «закреплена» в минимуме достаточ­
но жестко, образуя центр физической адсорбции 
ЦФА-1. В этом случае ориентация молекулы металло­
органического соединения RnM в минимуме поверх­
ностной энергии строго фиксирована и сохраняется 
на достаточно больших расстояниях от исследуемого 
минимума. Миграция молекулы RnM на поверхности 
кристалла в районе минимума поверхностной потен­
циальной энергии затруднена (например, для систем а, 
у, S-TiCl3 + AlR3), о чем свидетельствуют малые диспер­
сии углов Эйлера, оценивающих ориентацию молеку­
лы RnM вблизи минимума, а также величины эффек­
тивных радиусов, определяющих степень фиксации 
молекулы RnM на поверхности MeXm. На «жесткое» за­
крепление RnM в минимуме указывает и пикообразный, 
с хорошо выраженным экстремумом, вид гистограммы 
функций распределения металлоорганического соеди­
нения в окрестности минимумов поверхности потенци­
альной энергии [254].

2. Молекула RnM «закреплена» в минимуме жест­
ко (ЦФА-2). Миграция ее по поверхности затрудне­
на. Однако, ориентация молекулы RnM в минимуме и 
вблизи него уже не так строго фиксирована. Возможно 
ограниченное, вокруг только одной оси координат, вра­
щение молекулы металлоорганического соединения 
RnM в пространстве, при этом реализуются различные 
пространственные положения молекулы RnM относи­
тельно поверхности кристалла MeXm, отличающиеся 
только взаимной «перестановкой» R-групп металло­

259



органического соединения при неизменном положе­
нии центрального атома M в молекуле RnM.

3. Молекула RnM жестко не закреплена (ЦФА-з), может 
достаточно свободно мигрировать по поверхности кри­
сталла и изменять свою ориентацию в пространстве 
в районе минимума поверхностной потенциальной 
энергии. На это указывают размытый вид гистограмм 
функций распределения RnM и дисперсий углов Эйлера 
в окрестности минимумов и др.

Из ЦФА-1, ЦФА-2 и ЦФА-з формируются соответствующие 
активные центры АЦ-1, АЦ-2 и АЦ-3.

При взаимодействии компонентов каталитических систем 
Циглера-Натта RnM и MeXm в любых сочетаниях, в зависимо­
сти от химического строения RnM и MeXm, идентифицируются 
на дефектах в местах выхода Me на кристаллической поверхно­
сти MeClm в основном три типа активных центров: АЦ-1, АЦ-2 и 
АЦ-3, отличающихся геометрическим построением, энергией 
конфигураций и относительным составом.

При сочетании α-, у- и 5-модификаций TiCl3, а также VCl3, 
CrCl3 с алкилами Al, Be, Mg, Li в основном формируются одно­
типные АЦ-1.

Эта группа катализаторов Циглера-Натта стереоспеци- 
фична при полимеризации a-олефинов и 1,3-диенов: образу­
ются в основном изотактические полиолефины (полипропи­
лен, полистирол и др.) и TnpaHC-1,4-полидиены (полибутадиен, 
полиизопрен и др.).

Характерной особенностью АЦ-1 является образование од­
ной мостиковой связи и относительно слабое взаимодействие 
между Me и R с соответствующим перераспределением заря­
дов. Специфическое расположение атомов Me, М, C и H в АЦ-1 
на поверхности слоистого кристалла MeXm обусловливает фор­
мирование своеобразного пространственного построения типа 
«туннеля», образно говоря, подобного «волчьей пасти», «пе­
щере», «гроту» (рис. 3.25), играющего важную роль при ори­
ентировании молекулы мономера при подходе к активному
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но наблюдается зависимость стереоспецифичности действия 
АЦ-1 и выхода транс-1,4-полидиенов от химической структу­
ры мономеров. Чем более громоздкий (объемный) заместитель 
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присутствует в молекуле 1,3-диена, тем ниже наблюдаемая ско­
рость стереоспецифической полимеризации и тем выше доля 
транс-1,4-изомеров соответствующих полидиенов.

АЦ-2 образуются преимущественно при сочетании алкилов 
металлов Al, Be, Mg, Li с /3-модификацией TiCl3, а также хлори­
дами Со, Fe, Ni. Активные центры АЦ-2 формируют высокосте- 
реорегулярные цпс-1,4-полидиены. Строение АЦ-2 (рис. 3.26) 
во многом сходно со строением АЦ-1, однако имеется и суще­
ственное различие, заключающееся во взаимодействии ато­
мов Me с двумя R-группами и образованием двух мостиковых 
связей.

Как следствие, формируется иная, по сравнению с АЦ-1, 
пространственная структура АЦ-2. В этом случае можно гово­
рить о парциальном алкилировании соединения переходного 
металла металлалкилом RnM. Связи Al-R ослабляются, причем 
одна из них значительно.
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Образуются по две мостиковые связи Ti...R-Al и Al...Cl-Ti, 
при этом во всех случаях атом Al взаимодействует с атомом Cl 
кристалла TiCl3, связанным в исходном кластере только с од­
ним атомом Ti.

При формировании АЦ-2 имеет место более значительная 
перестройка связей, чем в АЦ-1. Вследствие этого формируется 
пространственная структура АЦ-2 сообразная «цветку» и допу­
скающая как моно-, так и бидентатную координацию 1,3-ди- 
енов, а также более свободную координацию их с мономером 
в произвольном положении заместителя при связи C=C по 
отношению к поверхности кристалла. Это является причиной 
нестереоспецифичности АЦ-2 или возможности, как уже было 
сказано выше, формирования стереоблок-сополимеров в про­
цессе полимеризации а-олефинов в присутствии каталитиче­
ских систем Циглера-Натта. На АЦ-2 возможна бидентатная 
координация ненасыщенных С=С-связей 1,3-диенов на биден- 
татных АЦ.

Возможность бидентатной координации 1,3-диенов и энер­
гетическая предпочтительность полимерной цепи с цпс-1,4-зве- 
ньями обусловливают формирование цпс-1,4-полидиенов на 
АЦ-2. На активных центрах этого типа возможно образование 
р-аллильной системы в виде антикомплекса, который ведет 
к образованию цис-1,4- структур при полимеризации 1,3-ди­
енов. Важно отметить также, что только растущие на АЦ-2 
(«цветок») макромолекулы с цис-1,4-конфигурацией звеньев 
менее всего затрудняют доступ мономера к каталитически ак­
тивным атомам переходного металла.

Хлориды а, у, S-TiCl3, V, Cr с алкилами Zn и Na формируют 
преимущественно АЦ-3 (рис. 3.27), которые являются нестере­
оспецифическими как при полимеризации а-олефинов, так и 
1,3-диенов.

Строение АЦ-3 отличается от АЦ-1 и АЦ-2. Этот тип актив­
ных центров характеризуется достаточно слабым взаимодей­
ствием между атомами при комплексообразовании MeXm с RnM. 
Молекула металлоорганического соединения располагается
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при изучении полимеризации олефинов. Так, при полимериза­
ции пропилена были определены [249] количественные харак­
теристики кинетической неоднородности полимеризационной 
системы. Однако эти параметры существенно зависели от мо­
дельных представлений о форме распределения центров роста 
макромолекул по кинетической активности, заложенных в ал­
горитм расчета. В работе [258] на основе предположения о том, 
что активные центры на поверхности каталитической системы 
состава MgCl2∕PhC(O)O(C2H5)-TiCl4-Al(C2H5)3 при полимериза­
ции пропилена различаются по константам скорости роста и 
обрыва цепи, была найдена функция поверхностного распре­
деления плотности центров полимеризации. Определение чис­
ла активных центров проводилось по отравлению катализато­
ра с помощью СО. Для полимеризационных систем с быстрой 
стадией инициирования и полимеризации, протекающей без 
гибели активных центров, выведены дифференциальные урав­
нения распределения по числу растущих и «мертвых» цепей. 
Решение уравнения проводилось с помощью преобразований 
Лапласа. В результате получены инвариантные времени MMP 
для модели с изотактическими и атактическими центрами ро­
ста цепи.

Путем компьютерного моделирования исследована по­
лимеризация и сополимеризация олефинов на нанесенных 
катализаторах. В основу модели положено предположение 
о существовании на поверхности катализатора распределения 
активных центров по реакционной способности. Для катали­
тической системы MgCl2ZTiCl4-Al(C2H5)3 предполагается на­
личие двух типов активных центров: высокоактивные корот­
коживущие и низкоактивные, медленно дезактивирующиеся 
центры. Показано, что при соотношении Al: Ti < 10,7 распре­
деление центров является унимодальным или бимодальным, 
но с преобладающим содержанием (>90%) высокоактивных 
короткоживущих центров. При Al: Ti > 10,7 распределение ки­
нетической активности бимодальное с большим содержанием 
низкоактивных центров.
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В работе [259] предложен метод исследования неоднород­
ности активных центров, основанный на масс-спектрометриче­
ском контроле температурной программированной десорбции 
продуктов с поверхности катализатора в начальной стадии га­
зофазной полимеризации олефинов. Условия полимеризации 
были подобраны таким образом, чтобы образовывались низ­
комолекулярные продукты (до 14 мономерных единиц в цепи). 
Авторы сообщают о наличии двух хорошо разрешимых макси­
мумов в области 180-210 и 280-320 oC при десорбции с поверх­
ности SiO2ZTiCl4-Al(C2H5)2Cl. Отсюда следует, что катализатор 
содержит по крайней мере два типа активных центров с раз­
личными энергиями активации термической деструкции свя­
зей Ti-C. В работе также рассчитано распределение по энерги­
ям активации термической деструкции связей Ti-C для данных 
активных центров.

В работе [260] было предложено использовать метод ре­
гуляризации Тихонова [261, 262] для нахождения функции 
распределения активных центров по вероятности обрыва ма­
кроцепи из данных о суммарном MMP полимера. При этом 
не делалось каких-либо предположений о виде искомого 
распределения.

Известно, что в общем виде ширина MMP полимеров мо­
жет быть представлена [263] как

и = PSX, (3.40)

где и — полидисперсность полимера; P — член, являющийся 
мерой соотношения реакции полимеризации и диффузион­
ных ограничений; S — фактор, зависящий от распределения 
активных центров полимеризации по кинетической актив­
ности; X — параметр, зависящий от распределения глобул по 
размерам.

В тех случаях, когда можно принять P = 1 и X = 1, уширение 
MMP будет определяться только распределением центров по­
лимеризации по кинетической активности [254, 260, 263-267].
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Для узкого полимеризационного инкремента дифферен­
циальное численное распределение «мертвых» цепей по мо­
лекулярной массе gn(M) описывается наиболее вероятным рас­
пределением Флори:

qn(M) = Дехр(-ДМ), (3.41)

где β — величина, обратная Mn, характеризует вероятность об­
рыва цепи. При скорости роста полимерной цепи rp и суммар­
ной скорости обрыва цепи r0, β = r0∕ mrp (ш — молекулярная 
масса мономера).

Если закон распределения активных центров выражается 
некоторой функцией φ(β), (β = '∑WnfWp'), то MMP будет опреде­
ляться следующим интегральным уравнением:

OO

qu,(M) = ∫<p(j8)M^e-*dj5.  (3.42)
О

Приняв s = 1пД их = InM, a Uδ (х) = Qw(M), можно показать, 
что уравнение (3.42) сводится к классическому виду уравнения 
Фредгольма первого рода:

OO

uδ (х) = ∫ Z(s)2‰s)ds, (3.43)
о

где K(x,s) — ядро интегрального уравнения K(x,s) = exp(x + 
+ s + exp(x + s)); Z(s) — искомая подынтегральная функция 
Z(s) = e2sφ(es), а индекс 8 в левой части уравнения указывает на 
то, что найденная из опыта функция J7(x) определена с погреш­
ностью 8.

Сложность решения уравнения (3.43) относительно Z(s) 
заключается в том, что оно относится к классу некорректно по­
ставленных задач. Численное решение интегрального уравне­
ния (3.43) проведено методом регуляризации А. Н. Тихонова, 
согласно которому для отыскания приближенного реше-
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ния Z(s) по приблизительно заданной правой части необхо­
димо, чтобы одновременно выполнялись следующие условия: 
во-первых, решение Z(s) должно быть таково, чтобы норма не­
вязки не превышала ошибки экспериментальных данных, т. е.

(3-44)

во-вторых, необходимо минимизировать по Z(s) функционал 
Тихонова

d Ъ
Mα[z] = ∫ ∫JC(x,s)z(s)ds-⅞(x) 

с а
ds, (3.45)

где а — числовой параметр регуляризации, a > о.
Минимум функционала Тихонова достигался при опти­

мальном параметре регуляризации а, равном 9,4-ю-5, при этом 
невязка составила 1,07∙10-4. Используемый метод и процедура 
IUPR позволяют варьировать значение погрешности в выборе 
ядра интегрального уравнения, но так как ядро, представляю­
щее собой функцию Шульца-Флори, было выбрано в качестве 
модели, полагали ошибку h → о.

Выбор параметра регуляризации осуществлен в соответ 
ствии с обобщенным принципом невязки, т. е. при нахожде­
нии параметр а из уравнения (3.45) в качестве дополнительной 
информации использованы значения погрешности экспери 
ментальных данных. В связи с этим была проведена работа по 
разработке способа коррекции экспериментально полученных 
хроматограмм на «приборное уширение», возникающее вслед 
ствие неидеальности и неравномерности хроматографического 
процесса разделения. Для решения уравнения Танга был также 
использован метод регуляризации. Функция приборного уши­
рения аппроксимировалась распределением Пирсона. В ре­
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зультате ошибка хроматографического эксперимента снижена 
до 1%. Найдены алгоритмы решения обратной задачи MMP, 
основанные на методе регуляризации А. Н. Тихонова.

Результаты получали в графическом виде в координатах 
Ψ(l∏jβ)-1∏M, поскольку такой вид дает возможность наглядно 
установить взаимосвязь молекулярных масс и кинетической 
неоднородности каталитической системы.

Так, например, на рис. 3.28 приведены зависимости Ψ(ln∕3) 
от InM, полученные при полимеризации изопрена на катали­
тической системе NdCl3∙3TBΦ-Al(z-C4H9)3. Видно, что пред­
ставленные кривые полимодальны. Поскольку каждая точка

Рис. 3.28. Распределения по кинетической активности каталитической 
системы NdCl3∙3TBΦ-Al(z-C4H9)3 при полимеризации изопрена; 
конверсии %:1 — 2,6; 2 - 6,4; 3 — 7,5; 4 — 32,7; 5 — 53,4. Условия 
полимеризации: толуол, Тпм = 25 oC, Cm = 1,5; Сш = 3>θ∙ιθ^3 моль/л;
Al/Nd = 30, Tiui = 25 oC



на кривых распределения характеризует долю активных цен­
тров с вероятностью обрыва цепи, равной βi, и производящих 
макромолекулы с молекулярной массой M⅛ сам факт наличия 
распределения Ψ(lnβ) свидетельствует о кинетической неод­
нородности каталитической системы. Причем неоднородность 
проявляется каталитической системой уже при небольших 
степенях конверсии мономера (1-5 %) независимо от природы 
компонентов каталитической системы, способа ее приготовле­
ния и условий проведения полимеризации, т. е. каталитиче­
ская система изначально кинетически неоднородна.

Полагая, что отклонения активных центров от положения 
максимума носят статистический характер, полученные рас­
пределения были разбиты на отдельные «гауссовые» функ­
ции (рис. 3.29). В этом случае, площадь, ограниченная каждой 
«гауссовой» кривой соответствует численной доле полимера, 
произведенного на соответствующем центре, или доле мономе­
ра израсходованного на данном типе активных центров. Таким 
образом, площадь, ограниченная «гауссовыми» кривыми, со­
ответствует кинетической активности, проявляемой данным 
типом активных центров.

Для разделения сложной функции использовалась опти­
мизационная процедура, позволяющая разложить сложную 
функцию на элементарные составляющие — «гауссовые» функ­
ции. Задача сводилась к поиску минимума целевой функции 
Φ(z) в пространстве 2п переменных: 

ехр (3.46)

где п — количество максимумов на кривой, hi πhk- положения 
максимумов этих функций.

Для уменьшения времени расчета начальные значения hk 
выбирались визуально в области положения максимума к-го

270



Рис. 3.29. Кривые распределения по кинетической неоднородности 
активных центров каталитической системы NdCl3∙3TBΦ-Al(z-C4H9)3 при 
полимеризации изопрена: конверсии мономера %: а — 2,6; б — 7,5; в — 53,4. 
Сплошная линия — суммарное распределение, штриховой линией показана 
разбивка на отдельные «гауссовые» функции

пика. Параметры ширины «гауссовой» функции σk принимал­
ся фиксированными для всех к равными 1.

Оптимальные значения hk и σk находились с помощью ме­
тода покоординатного спуска, одномерный поиск минимума 
вдоль оси проводился методом «золотого сечения». Процедура 
завершалась при достижении Φ(z) < δ = ю-4.

Функции распределения по кинетической активности ка­
талитических систем PγC13∙3TBΦ-A1(z-C4H9)3 и GdCl3∙3TBΦ-
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Al(Z-C4H9)3 в процессе полимеризации изопрена, найденные 
на основании мономодальных кривых MMP, приведены на 
рис. 3.30 и 3.31. Видно, что представленные зависимости также 
полимодальны. В начале полимеризации изопрена, как и для 
неодимовой каталитической системы, активные центры празе­
одимсодержащей системы, соответствующие максимуму низ­
комолекулярной области кривых распределения ψ(lnβ)-lnM, 
имеют преимущественную активность (рис. 3.32).

Рис. 3.30. Кривые распределения по кинетической активности 
каталитической системы PγC13∙3TBΦ-A1(z-C4H9)3 при полимеризации 
изопрена: конверсия изопрена: 1 — 1,9; 2 — 2,4; 3 — 3,1; 4 — 3,6; 5 — 19,7; 
6-89,6%

C увеличением конверсии мономера преимущество низ­
комолекулярного пика ослабевает, и интенсивности пиков вы­
равниваются (рис. 3.32). Для системы GdCl3∙3TBΦ-Al(z-C4H9)3 
высокую активность имеют центры соответствующие второму и
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Рис. 3.31. Кривые распределения по кинетической активности 
каталитической системы GdCl3∙3TBΦ-Al(i-C4H9)3 при полимеризации 
изопрена: конверсия изопрена: 1 — 0,9; 2 — 1,1; 3 — 4,4; 4 — 7,6; 5 — 16,6%

третьему пикам. Преимущество этих пиков сохраняется в про­
цессе полимеризации. Вероятно, этим и объясняются высокие 
значения молекулярных масс полиизопрена, полученного на 
данной каталитической системе.

При разделении кривых распределения на отдельные 
пики положения максимумов (рис. 3.33), как оказалось, толь­
ко в начальный момент полимеризации смещаются в сторону 
больших значений молекулярных масс, а затем в течение всего 
процесса полимеризации они практически остаются на одном 
уровне. Таким образом, каждый тип активных центров как бы 
синтезирует макромолекулы определенной длины.

Таким образом, методом решения обратных задач MMP для 
широкого круга катализаторов и мономеров при стереоспеци­
фической полимеризации диенов выявлены закономерности 
изменения вида распределения центров роста макромолекул
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Рис. 3.32. Изменение кинетической активности отдельных типов активных 
центров полимеризации изопрена на каталитической системе L∏C13∙3TBΦ- 
Al(I-C4H9)3 от конверсии мономера. Условия полимеризации: толуол, 
Cm = 1,5; Cu = 4,5∙i(r3 моль/л; Tmi = 25 oC; Al/Ln = 30. Ln: Nd (1), Gd (2) и Pr (3)

по кинетической активности [268]. В то же время важной зада­
чей является выявление распределений активных центров при 
полимеризации диенов по стереорегулирующей способности. 
В работе [269] получены распределения по стереорегулирую­
щей способности и по кинетической неоднородности активных 
центров ионно-координационных титансодержащих катали-
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Рис. 3.33. Положения максимумов кривых распределения по кинетической 
неоднородности каталитической системы C13∙3TBΦ-Al(i-C4H9)3 при 
полимеризации изопрена

тических систем при полимеризации бутадиена. Исследовали 
полимеризацию бутадиена в присутствии каталитической си­
стемы TiCl4-Al(Z-C4H9)3, которая при варьировании условий 
проведения полимеризации позволяет получать полибутадиен 
с микроструктурой, различающейся в широких пределах [270].

Для получения распределений по стереорегулирую­
щей способности активных центров образцы полибутадие­
на фракционировали. Все выделенные фракции достаточ­
но узкодисперсны (Mw∕Mn < 2), их выход составлял не менее 
95-96% (табл. 3.9). Рассчитанные из данных молекулярных 
масс фракций средние значения MM исходных образцов удов­
летворительно совпадают с величинами, полученными мето­
дом гель-проникающей хроматографии, что также говорит об 
успешности выполненных фракционирований [270].

Установлена корреляционная зависимость между молеку­
лярными массами фракций и их стереоспецифичностью. Для 
исследуемых образцов с ростом MM наблюдается увеличение
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Таблица 3.9

Результаты фракционирования образца 
полибутадиена, полученного на каталитической 
системе TiCl4-AlCi-C4H9)3 (толуол, 25 °C, выход 26%)

Номер 
фракции

Масса 
образ­
ца, г

Весовая 
доля, %

Молекулярные массы 
и полидисперсность

Микроструктура, %

Mu,10^3 Mn10^3
мш/
Mn 1,2-

1,4- 
транс

1,4- 
цис

Исходный 
образец 0,5 - 125 5 21 4 66 32

1 0,0263 5,5 320 160 2 2 28 70

2 0,0484 10,2 245 130 1,8 3 34 63

3 0,0607 12,7 215 110 1,9 2 36 62

4 0,0965 20,4 185 115 1,6 3 39 58

5 0,0285 6,0 160 90 1,9 3 42 55

6 0,0397 8,3 140 40 2 2 42 56

7 0,0441 9,2 125 80 1,6 3 51 46

8 0,0437 9,1 90 60 1,6 3 59 38

9 0,0222 4,7 75 45 1,6 3 67 30

IO O,Oi56 3,3 50 34 1,5 3 65 32

и 0,0101 2,1 30 16 1,9 2 75 23

12 0,0096 2,0 20 9 2,1 3 76 21

13 0,0312 6,5 7 3 2,2 3 81 16

Итого 
выделено

~96%

содержания 1,4-цыс-звеньев и уменьшение 1,4-транс-структур, 
доля 1,2-звеньев незначительна и в процессе полимеризации 
остается практически постоянной. Особенно резкие изменения 
микроструктуры имеют место в области низких MM (~1O3-1O4).
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Видно, что все фракции обладают смешанной микроструктурой 
и отсутствуют фракции, в которых бы прослеживалась строго 
1,4-цис- либо 1,4-транс-стереорегулярность звеньев макромо­
лекулярных цепей. Такая неоднородность фракций полимера 
по стереоспецифичности свидетельствует о наличии в катали­
тической системе нескольких типов центров, различающихся 
по стереорегулирующей способности [270].

Действительно, построенные на основании данных фрак­
ционирования диаграммы распределения фракций по микро­
структуре имеют несколько максимумов, соответствующих 
типам активных центров, различающихся по стереорегулиру­
ющей способности. Можно выделить как минимум три типа 
центров, различающимся по стереоспецифичности действия: 
1 тип формирует макромолекулы с содержанием 1,4-цис-струк­
тур до 55-70 %; 2 тип синтезирует цепи с долей 1,4-цис-звеньев 
от 30 до 45%; з тип формирует макромолекулы с низким со­
держанием 1,4-цис-структур (15-25%). Изменение условий 
проведения полимеризации не оказывает влияние на число 
формирующихся типов активных центров, но приводит к сме­
щению положения максимумов на диаграмме распределения 
активных центров по стереоспецифичности действия. Так, 
с увеличением конверсии мономера и уменьшением концен­
трации катализатора максимумы смещаются в область боль­
шего содержания 1,4-цис-структур.

Из сопоставления распределений по кинетической неод­
нородности и изменения микроструктуры фракций следует, 
что третий тип центров, производящих наиболее высокомоле­
кулярный полимер, синтезирует макромолекулы с большим 
содержанием 1,4-цис-звеньев (55-70%). На втором типе цен­
тров формируются макромолекулы с MM -IO5 и содержанием 
цис-звеньев порядка 30-45 %• Наконец, первый тип активных 
центров формирует наиболее низкомолекулярные макромоле­
кулы полимера с содержанием от 15 до 25 % цис-структур. При 
этом центры с большей реакционной способностью проявляют 
и большую цис-стереоспецифичность действия.
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Для Ti-Al каталитических систем при полимеризации 
изопрена выделено три типа активных центров, ответственных 
за получение фракции полимера с определенной молекуляр­
ной массой: тип I — InM = 6,1÷9,8; тип II — InM = 10,5÷11,8; 
тип III — InM = 12,3÷15,0 (рис. 3.34). Гидродинамическое воз­
действие на Ti-Al каталитические системы в турбулентном ре­
жиме приводит к перераспределению центров роста макромо­
лекул между различными типами с увеличением кинетической 
активности центров, ответственных за получение фракции по 
лиизопрена с высокой молекулярной массой.

Кинетическая активность центров роста макромолекул 
отдельного типа характеризуется площадью S под «гауссовой 
функцией» при расчете кривой распределения (рис. 3.34), ко­
торая определяется как концентрацией активных центров это­
го типа, так и их константой скорости реакции роста цепи (ак­
тивность ~ Ca∙kp). Очевидно, что величина кинетической 
активности отдельных типов центров роста макромолекул при

Рис. 3.34. Распределение центров роста макромолекул по кинетической 
активности при полимеризации изопрена на TiCl4-А1(1-С4Н9)3-пиперилен: 
1 — традиционный способ; 2 — гидродинамическое воздействие 
на каталитическую систему. Выход 20 %



варьировании условии полимеризации характеризуется изме­
нением их концентрации. Из зависимости кинетической ак­
тивности S от выхода полимера при полимеризации изопрена 
в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 видно (рис. 3.35), что доля цен­
тров типа I и II, производящих полимер с низкой и средней 
молекулярными массами, снижается по мере протекания про­
цесса. Причем значительные изменения S наблюдаются при 
конверсии мономера менее 10%. Доля центров типа III, ответ­
ственных за получение высокомолекулярной фракции полиме­
ра (InM = 12,3÷15,0), по мере протекания процесса растет. Это, 
очевидно, определяет рост средних молекулярных масс. Кроме 
того, гидродинамическое воздействие на двухкомпонентную 
TiCl4-Al(Z-C4H9)3 каталитическую систему в турбулентном ре­
жиме приводит к перераспределению между центрами поли­
меризации уже при низких конверсиях мономера. Изначально

Рис. 3.35. Изменение кинетической активности S отдельных центров роста 
макромолекул типов I (ι, 4), II (2,5), III (3, 6) при полимеризации изопрена 
на TiCl4-Al(I-C4H9)3:1-3 — традиционный способ; 4-6 — гидродинамическое 
воздействие на каталитическую систему в турбулентном режиме (метод 2) 
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формируется катализатор с высокой кинетической активно­
стью центров типа III, ответственных за получение высоко­
молекулярной фракции полимера (InM = 12,3÷15,0) и низкой 
долей центров типа I (1∏M = 6,1÷9,8) и II (InM = 10,5÷11,8), об­
разующих фракции полимера с более низкими молекулярны­
ми массами. Как следствие, наблюдается повышение средних 
молекулярных масс, несмотря на постоянство начальной об­
щей концентрации активных центров.

Аналогичные изменения кинетической активности S на­
блюдаются и при гидродинамическом воздействии в турбу­
лентном режиме на модифицированную трехкомпонентную 
Т1С14-А1(1-С4Н9)з-пиперилен каталитическую систему. Однако 
в этом случае рост кинетической активности центров типа III 
и, как следствие, средних молекулярных масс происходит наря­
ду с увеличением общего числа активных центров. В случае ка­
тализатора на основе Т1С14-А1(г-С4Н9)з-пиперилен использова­
ние трубчатого турбулентного предреактора приводит к росту 
молекулярной массы цпс-1,4-полиизопрена за счет увеличения 
общего числа активных центров при дроблении частиц гетеро­
генного катализатора с одновременным перераспределением 
между различными типами активных центров.

Сравнительно небольшое увеличение общей концентра­
ции активных центров двухкомпонентной TiCl4-Al(Z-C4H9)3 ка­
талитической системы при ее формировании в турбулентном 
режиме (метод 3) обеспечивает значительные изменения в ки­
нетической активности центров роста макромолекул (рис. 3.36). 
В этом случае также увеличивается доля центров, ответствен­
ных за получение высокомолекулярной фракции полимера 
при одновременном снижении концентрации активных цен­
тров, производящих низкомолекулярные фракции.

Высокие скорость полимеризации и концентрация актив­
ных центров приводят к тому, что зависимость кинетической 
активности центров роста макромолекул S от конверсии моно­
мера (рис. 3.37) при формировании реакционной смеси в тур­
булентном режиме (метод 4) имеет вид, аналогичный «кон-
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Рис. 3.36. Изменение кинетической активности S отдельных центров роста 
макромолекул типов I (1,4), II (2,5) и III (3, 6) при полимеризации изопрена 
на TiCl4-Al(Z-C4H9)3:1-3 — традиционный способ; 4-6 — формирование 
каталитической системы в турбулентном режиме (метод 3)

версионному» увеличению молекулярной массы. В этом случае, 
при сравнимой конверсии мономера кинетическая активность 
центров роста макромолекул различного типа в разных спосо­
бах полимеризации (методы ι∏4) практически не изменяется. 
Однако, для получения полимера с выходом продукта 8о % и 
молекулярной массой (Mw ≈ 600 000, Mn ≈ 25 000) при форми­
ровании реакционной смеси в турбулентном режиме требует­
ся 15-20 мин. Для получения полимера с указанными харак­
теристиками при традиционном способе полимеризации (без 
использования турбулентного предреактора) требуется свыше 
2 часов, т. е. более чем в 8 раз больше.

Решением обратной задачи MMP методом регуляризации 
Тихонова показано, что при традиционном способе ведения 
полимеризации бутадиена в присутствии TiCl4-Al(Z-C4H9)3 ка­
талитическая система определяется наличием четырех типов
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Рис. 3.37. Изменение кинетической активности S отдельных центров 
роста макромолекул типов I (1,4), II (2,5) и III (3, 6) при полимеризации 
изопрена на TiCl4-Al(Z-C4H9)3-HHnepwieH: 1-3 — традиционный способ; 
4-6 — формирование реакционной смеси в турбулентном режиме (метод 4)

активных центров. Положение максимумов на кривых кинети­
ческой неоднородности соответствует следующим интервалам 
молекулярных масс, то есть каждый тип производит разные 
фракции полимера: InM = 9,2÷10,4 — I тип; 11,2÷11,4 — II тип; 
12,9÷13,2 — III тип; 14,1÷14,7 — IV тип.

При традиционном способе проведения полимеризации 
концентрация центров роста макромолекул I и II типов умень­
шается с ростом конверсии, а высокомолекулярных центров 
III и IV типов растет (рис. 3.38). При формировании реакци­
онной смеси в турбулентном режиме (метод 4) происходит 
исчезновение активного центра I типа производящего низ­
комолекулярную фракцию полибутадиена (1∏M = 9,2÷10,4). 
Концентрация II типа АЦ при формировании реакционной 
смеси в турбулентных потоках заметно выше. Доля III типа
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Рис. 3.38. Зависимость кинетической активности центров роста 
макромолекул I (а), II (б), III (в) и IV типов (г) от выхода полибутадиена, 
полученного на TiCl4-Al(I-C4H9)3:1 — традиционный способ;
2 — предварительное формирование реакционной смеси в турбулентных 
потоках (метод 4)

центров меняется незначительно, а концентрация IV типа АЦ, 
производящих высокомолекулярную фракцию полибутадиена, 
в процессе полимеризации не изменяется, и ниже, чем при тра­
диционном способе.

Каждый тип АЦ характеризуется определенным отноше­
нием констант скоростей обрыва и роста полимерной цепи, 
т.е. синтезирует макромолекулы определенной длины. Как 
следствие, возможным объяснением наблюдаемого в случае 
предварительного воздействия на реакционную смесь в труб­
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чатом турбулентном предреакторе изменения MM и MMP по­
либутадиена может служить не только увеличение суммарной 
концентрации АЦ, но и изменение числа типов соответствую­
щих центров с определенным набором кинетических констант. 
Так, наличие низкомолекулярной фракции в полимере, глав­
ным образом влияющее на среднечисленную молекулярную 
массу, определяется реакциями передачи на мономер и алю- 
минийорганическое соединение, максимальные значения кон­
стант которых характерны для Iи II типов АЦ. Указанные типы 
активных центров имеют сопоставимые значения констант ско­
ростей реакций передачи цепи, но значительно отличаются по 
константе скорости реакции роста цепи. При гидродинамиче­
ском воздействии на реакционную систему отмечается значи­
тельное увеличение концентрации АЦ II типа, характеризую­
щихся более высокой константой скорости реакции роста цепи 
по сравнению с центром I типа, который исчезает. В соответ­
ствии с кинетической схемой процесса, это проводит к тому, 
что среднечисленная молекулярная масса полибутадиена при 
варьировании способа полимеризации меняется незначительно.

Высокомолекулярная фракция в полимере обусловлена 
функционированием главным образом центров III и IV ти­
пов, начальная концентрация которых в полимеризационной 
системе уменьшается при предварительном гидродинамиче­
ском воздействии на реакционную смесь. Кроме того, концен­
трация IV типа центров при гидродинамическом воздействии 
на реакционную смесь в турбулентных потоках не изменяется 
с ростом конверсии, в то время как при стандартном способе 
ведения полимеризации отмечается увеличение доли центров 
этого типа (рис. 3.38). В результате этого предварительное фор­
мирование реакционной смеси в турбулентном режиме приво­
дит к получению полимера с более низкой среднемассовой мо­
лекулярной массой.

Изменение в распределении центров роста макромолекул 
по кинетической активности наблюдается при полимеризации 
бутадиена в случае формирования титанового катализатора in 
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situ. Для исследуемой каталитической системы при полимери­
зации бутадиена и формировании каталитического комплекса 
in situ непосредственно в растворе мономера, функция Ψ(ln∕3) 
имеет несколько максимумов, соответствующих отдельным 
типам АЦ, причем их число зависит от конверсии (рис. 3.39). 
Для изученной системы идентифицировано пять типов АЦ, 
ответственных за получение фракции полимера с определен­
ной молекулярной массой: I тип — InM = 7,1-7,8; II тип — 
InM = 9,4-9,9; Ш тип — InM = 11,0-12,0; IV тип — InM = 12,7- 
13,2; Vmun — InM = 14,6-14,8.

Анализ положения максимумов пиков на кривой распре­
деления АЦ по кинетической неоднородности показывает, что

Рис. 3.39. Кривые распределения активных центров полимеризации 
бутадиена по кинетической неоднородности: 1 — традиционный способ 
полимеризации; 2 — формирование активных центров в турбулентных 
потоках
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I тип центров, производящий фракцию полибутадиена с MM 
порядка 2 400 отмечается только для полибутадиена, получен­
ного традиционным способом и исчезает при достижении вре­
мени полимеризации τπ = 20 мин, к этому же моменту теряет 
активность центр II типа. Активный центр V типа, произво­
дящий высокомолекулярную фракцию полимера, при тради­
ционном способе смешения компонентов катализатора начи­
нает функционировать с 6о минут полимеризации (конверсия 

~15 %). Очевидно, что вид кривых MMP полибутадиена является 
следствием наличия широкого набора типов активных центров 
на протяжении всего процесса.

При формировании АЦ в турбулентных потоках ката­
литическая система включает набор активных центров III и 
IV типов (рис. 3.39). Из полицентровой модели ионно-коор­
динационных каталитических систем следует, что каждый тип 
АЦ синтезирует фракции макромолекул с наиболее вероят­
ным распределением Флори, для которого Mu,∕Mn = 2. Исходя 
из этого, функционирование в системе только двух типов АЦ 
при гидродинамическом воздействии обусловливает столь уз­
кое MMP в начальный период полимеризации, по сравнению 
с традиционным способом ведения полимеризации.

Площадь гауссовых кривых, получаемая при разбиении 
кривой распределения АЦ по кинетической активности на от­
дельные пики, соответствует произведению концентрации цен­
тров и константы скорости реакции роста цепи (рис. 3.40). ∏Ph 
формировании активных центров непосредственно в объеме 
реакционной смеси с увеличением конверсии кинетическая ак­
тивность центров роста, производящих макромолекулы с низ­
кой ММ, т. е. I, II, III типы, уменьшается, а активность цен­
тров роста, производящих макромолекулы с высокой MM (IV 
и V тип) возрастает. При интенсификации перемешивания на 
стадии протекания быстрой химической реакции взаимодей­
ствия компонентов каталитической системы активность цен­
тров III типа снижается, a IV типа растет по мере протекания 
полимеризации.
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Рис. 3.40. Изменения кинетической активности центров роста 
макромолекул: 1—1 тип; 2 —II тип; 3,6 — III тип; 4,7 — IVтип;
5 —V тип; 1-5 — традиционный способ; 6,7 — формирование активных 
центров в турбулентных потоках

Изменения в кинетической неоднородности титановой ка­
талитической системы при увеличении локального уровня тур­
булентного смешения на стадии формирования АЦ, в соответ­
ствии с результатами работ [269, 271], должны отражаться и на 
стереоспецифичности их действия. Действительно, при гидро­
динамическом воздействии на реакционную систему в момент 
формирования АЦ наблюдается снижение 1,4-цис-звеньев и 
увеличение содержания 1,4-транс-звеньев по сравнению 
с традиционным способом ведения процесса (рис. 3.41). Кроме 
того, предложенный способ полимеризации приводит к паде-
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Рис. 3.41. Микроструктура полибутадиена: 1,4 — 1,4-цис-звенья;
2,5 — 1,4-транс-звенья; 3,6 — 1,2-звенья; 1-3 — традиционный способ;
4—6 — формирование активных центров в турбулентных потоках

нию содержания в получаемом полибутадиене доли 1,2-зве­
ньев в 2 раза (с 3 до 1,5 %). Анализ изменения вида распределе­
ния центров роста макромолекул по кинетической активности 
позволяет объяснить вероятную причину влияния способа 
проведения полимеризации на стереорегулярный состава по­
либутадиена. В частности, при предварительном турбулентном 
смешении компонентов каталитического комплекса в системе 
увеличивается доля активных центров III типа, в результате 
функционирования которых более вероятно 1,4-транс-присое- 
динение. Эффект усиливается отсутствием V типа центров, от­
ветственных за наиболее вероятное цис-присоединение.

При традиционном способе смешения компонентов ката­
лизатора в начальные моменты отмечается повышенное содер­
жание транс-звеньев, за счет снижения цис-последовательно-
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стей. В то же время, в максимуме активности при достаточной 
экспозиции катализатора (30 мин при о °C) полибутадиен, по­
лученный стандартным способом, имеет следующий состав: 
1,4-цис — 78 %, 1,4-транс —19 %, 1,2-звенья — 3 %. По-видимому, 
это связано с тем, что в начале процесса полимеризацию ка­
тализируют катионные соединения титана, обусловленные 
замедленным формированием трехвалентных форм металла, 
входящего в состав биметаллических АЦ. В подтверждение 
выдвинутого предположения могут служить данные по микро­
структуре полибутадиена, полученного катионной полимери­
зацией под действием различных инициаторов (TiCl4, SnCl4, 
AlCl3). В этом случае полибутадиен содержит значительное 
количество 1,4-транс- и 1,2-звеньев. Вероятно, при приготов­
лении каталитического комплекса на основе TiCl4-Al(Z-C4H9)3 
in situ при смешении компонентов каталитической системы 
непосредственно в объеме реакционной смеси на начальных 
этапах полимеризации имеет место суперпозиция катионной 
и стереоспецифической полимеризации, что обусловливает 
необычную микроструктуру полибутадиена. C точки зрения 
полицентровости, это может быть связано с функционирова­
нием центров, производящих низкомолекулярные фракции 
полибутадиена I и II типов, способствующих преимуществен­
но 1,4-тпранс-присоединению. Дальнейший рост содержания 
1,4-цис-последовательностей в полибутадиене может быть об­
условлен функционированием центров V типа, который появ­
ляется в системе при конверсии 15 % (τπ = 60 мин).

Наряду с традиционными способами воздействия на ки­
нетическую активность и стереоспецифичность действия ка­
тализаторов Циглера-Натта при полимеризации бутадиена 
(приготовление in situ и «отдельно», использование модифи­
цирующих добавок и т. д.) существует возможность использова­
ния метода, заключающегося в изменении гидродинамических 
условий на стадии формирования титанового катализатора in 
situ. Проведение быстрой реакции взаимодействия исходных 
компонентов каталитической системы в условиях интенсивно­
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го турбулентного движения потоков приводит к снижению про­
должительности периода, для которого характерна низкая ско­
рость процесса, связанного с формированием АЦ. Повышение 
скорости зародышеобразования при формировании каталити­
чески активного осадка за счет интенсификации микросмеше­
ния обусловливает снижение размеров частиц микрогетероген- 
ного катализатора, увеличение его удельной поверхности. Рост 
общей концентрации активных центров наряду с перераспре­
делением между различными типами определяет снижение 
среднемассовой и рост среднечисленной молекулярных масс 
с получением узкодисперсного полибутадиена (Mw∕Mn ≈ 5-7). 
Выявленная в настоящее время качественная взаимосвязь рас­
пределения центров роста макромолекул по кинетической ак­
тивности со стереоспецифичностью их действия [271] позволяет 
объяснить изменения в стереорегулярном составе полибутади­
ена. При непосредственном смешении компонентов катализа­
тора, последний характеризуется пятью типами центров роста. 
Активные центры I (InM = 7,1) и II (InM = 9,4) типов, произво­
дящие низкомолекулярную фракцию полимера, работающие, 
очевидно, по катионному механизму, генерируют полимер 
с повышенным содержанием 1,4-транс-звеньев (до 50-60%). 
На центрах III (InM = 11,0-12,0) и IV (InM = 12,7-13,2) типов 
синтезируются более высокомолекулярные фракции полибу­
тадиена, в которых содержание 1,4-цис-звеньев составляет око­
ло 70 %. Наконец, V тип активных центров производит самую 
высокомолекулярную фракцию полибутадиена, содержащую 
максимальную долю 1,4-цис-звеньев, т. е. около 85-90 %. Как 
следствие, изменение в составе центров роста макромолекул 
различных типов, обусловленное гидродинамическим воздей­
ствием в начальный момент полимеризации, изменяет микро­
структуру синтезируемого полибутадиена.

Таким образом, выявлен нетрадиционный способ воздей­
ствия на характер протекания процесса, молекулярные харак­
теристики и качество получаемого полимерного продукта при 
полимеризации диенов (изопрен и бутадиен) и сополимериза­

290



ции этилена с пропиленом на Ti-Al, Nd-Al и V-Al каталити­
ческих системах Циглера-Натта. Показана целесообразность 
разделения быстрой стадии формирования центров роста ма­
кромолекул и инициирования с использованием нового типа 
аппаратов химической технологии — трубчатых турбулент­
ных реакторов струйного типа, при значительном увеличении 
уровня турбулентности на этой стадии, и медленной стадии 
непосредственно (со)полимеризации олефинов и диенов в объ­
емных аппаратах смешения. Это позволяет заметно улучшать 
молекулярные характеристики образующихся полимерных 
продуктов, изменять число типов и концентрацию активных 
центров полимеризации, участвующих в процессе синтеза по­
лимерных продуктов, а также, как следствие, снижать расход 
катализатора в производственном процессе.

Рассмотрены фундаментальные закономерности протека­
ния быстрых процессов при синтезе полимеров в турбулентных 
потоках. Снижение диффузионных ограничений при синтезе 
полимеров за счет интенсификации турбулентного смешения 
в зоне реакции позволяет рассчитать кинетические параметры 
полимеризационных и полимераналогичных процессов, оп­
тимизировать молекулярные характеристики получаемых по­
лимерных продуктов, воздействовать на характер протекания 
процесса в целом. Результаты теоретического описания турбу­
лентного смешения в зоне реакции диффузор-конфузорного 
типа позволяют управлять протеканием быстрых процессов 
при синтезе полимеров.



Глава 4

ПОЛУЧЕНИЕ НИЗКОМОЛЕКУЛЯРНЫХ
ПРОДУКТОВ ПУТЕМ ПРОВЕДЕНИЯ 
БЫСТРЫХ РЕАКЦИЙ В ТУРБУЛЕНТНЫХ 
ПОТОКАХ

Как указывалось выше, одним из наиболее существенных 
результатов при исследовании быстрых жидкофазных про­
цессов полимеризации, когда характерное время реакции срав­

нимо или меньше времени смешения исходных компонентов, 
явилось доказательство существования нескольких макроско­
пических режимов протекания процесса, отличающихся струк­
турой полей температуры и концентрации реагентов и, как 
следствие, скоростей и фронтов реакции [7-9].

Закономерности протекания быстрых процессов при син­
тезе полимеров оказались общими и распространяются на про­
ведение реакций получения низкомолекулярных продуктов, 
например, хлорирование и гидрохлорирование этилена, сер­
нокислотное алкилирование парафинов олефинами, нейтра­
лизацию кислых и щелочных сред и т.д. Так, формирование 
различных макроскопических типов при протекании быстрых 
химических реакций является общим явлением и распространя­
ется практически на любые быстрые химические процессы, в том 
числе и на взаимодействие низкомолекулярных соединений.
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4.1. Формирование макроструктур 
фронтов реакции и смешения

На примере низкомолекулярной реакции взаимодействия 
водных растворов KSCN и FeCl3 (k = IO4 л/моль-с) с обра­
зованием окрашенного продукта в трубчатом турбулентном 

аппарате наблюдается формирование пяти макроскопических 
фронтов реакции (рис. 4.1) [63-65].

Факел — аналогичный локальному факельному режиму, 
с расширением границы фронта реакции по мере удаления от 
точки ввода осевого потока по оси реактора (рис. 4.1,а).

Плоский фронт реакции — перпендикулярная или под 
некоторым углом к оси реактора макроскопическая структу­
ра, аналогичная режиму квазиидеального вытеснения в турбу­
лентных потоках (рис. 4.1,6).

Занос — процесс протекает во всем объеме реактора, что 
обусловлено сильной обратной диффузией потоков реагентов 
(рис. 4.1,в), как следствие, формируются застойные зоны до 
точки ввода реагентов.

Волна — устойчивая структура, распространяющаяся от 
точки ввода основного потока в зону смешения вдоль коорди­
наты х в форме волны без поперечной диффузии (рис. 4.1,2).

Шнур — макроструктура в виде двойных зеркальных волн, 
колеблющихся с высокой частотой и распространяющихся 
вдоль оси х реактора с амплитудой, которая несколько превы­
шает диаметр патрубка ввода основного потока (рис. 4.1,Э), при 
этом имеет место интенсивное вращение вокруг оси.

Важно, что для формирования фронтов реакции опреде­
ляющую роль играет способ ввода реагентов (рис. 4.2) и соот­
ношение линейных скоростей центрального V1 и бокового V2 
потоков (табл. 4.1).
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Рис. 4.1. Формирование макроскопических структур фронтов реакции при 
синтезе низкомолекулярных продуктов: а — факел; б — плоский фронт;
в — занос; г — волна; д — шнур

Плоский фронт представляется наиболее благоприятным 
при проведении быстрых химических реакций и с участием 
низкомолекулярных веществ. Он реализуется как промежу­
точный между режимами Факел и Занос вследствие достаточ­
но сильно развитой турбулентности в зоне смешения реаген­
тов 1 (соосный ввод) и 2 (радиальный ввод). Плоский фронт 
характеризуется однородностью состава реакционного потока 
по радиусу реактора, что характерно для режима квазииде- 
ального вытеснения в турбулентных потоках.
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Рис. 4.2. Схема ввода потоков двух жидкостей в трубчатый турбулентный 
аппарат

Анализ условий создания наиболее важного для производ­
ства режима квазиидеального вытеснения (плоский фронт ре­
акции) и математическое моделирование процесса смешения 
двух реагирующих жидкостей в рамках К-е-модели турбулент­
ности показали [53], что формирование режима квазиидеаль­
ного вытеснения в турбулентных потоках при осуществлении 
быстрых химических реакций достигается за счет выноса сме­
си исходных компонентов и/или продукта реакции из реакци­
онной области в зону ввода реагентов. Такой вынос продукта 
осуществляется стационарным вихрем, возникающим из-за су­
щественной разности скоростей потоков (градиент давления). 
Действительно, сопоставление соотношение скоростей ввода 
потоков через центральный V1 и боковой V2 патрубки с услови­
ями формирования соответствующих макроструктур фронтов
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Таблица 4.1

Фронты реакции в зависимости от способа ввода 
реагентов

Способ подачи 
реагентов

VJV2 Тип фронта реакции

+1

o,5÷ι,5 Факел

ι,5÷2,o смешанный (Факел и Плоский фронт)

2,0÷5,0 Факел

5,o÷8,o смешанный (Плоский фронт и Занос)

>8,0 Занос

I = о

>1,5 Плоский фронт

ι,5÷2,o смешанный (Плоский фронт и Занос)

>2,0 Занос

-I θ,5÷25 Занос

смешения показывает, что при увеличении скорости боково­
го потока V2 происходит переход между режимами смешения 
в порядке: Занос —» Факел —> Плоский фронт. Причем по мере 
увеличения V2 происходит увеличение расстояния от конца 
центрального парубка I начиная с отрицательных значений 
для заноса, через нулевое значение и заканчивая положитель­
ной величиной для факельного режима. Повышение скорости 
центрального потока приводит к обратной последовательности 
смены фронтов смешения и расстояния I.

Характер движения жидких потоков в трубчатых турбу­
лентных аппаратах рассмотренной конструкции можно пред­
ставить в виде центральной струи (поток, подаваемый через 
центральный патрубок) бьющей в тупик или плоскость пер­
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пендикулярную оси аппарата (рис. 4.3). Причем обратные токи 
способствуют образованию плоского фронта, перпендикуляр­
ного оси аппарата. Увеличение скорости бокового потока адек­
ватно удалению «тупика» вдоль оси аппарата от точки ввода 
центрального потока, при этом происходит затухание обратных 
токов, что проявляется в переходе фронтов в следующей после­
довательности: Занос —> Плоский фронт —» Факел. Дальнейшее 
увеличение V2 (удаление тупика от точки ввода центрального 
потока) приводит к формированию в аппарате макроструктур 
типа «волна», «шнур» и далее к неустойчивым макроформи­
рованиям. Подтверждением данного предположения является 
приближение режима работы аппарата к режиму идеального 
вытеснения (возрастают значения критерия Боденштейна Во). 
Увеличение скорости центрального потока, скорее всего, сопо­
ставимо с приближением «тупика» вдоль оси аппарата в сторо­
ну ввода реагентов.

В то же время, как представляется, не следует игнориро­
вать и возможность формирования режима квазиидеального 
вытеснения в турбулентных потоках при реализации быстрых 
химических реакций за счет «вырезания» центральной части

Рис. 4.3. Векторное поле скоростей (V = 40 м/с) для стационарного 
турбулентного потока, бьющего в тупик, с разворотом на 18о° 
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факела, поперечные размеры которого существенно превыша­
ют диаметр реактора (рис. 4.4) [65].

Фронт факела и плоский фронт формируются и при про­
стом смешении окрашенных потоков, когда химическая ре­
акция не протекает [73-75, 272]. Возможность формирования 
соответствующих фронтов смешения жидких потоков при 
протекании быстрой химической реакции и в ее отсутствие 
определило интерес к изучению влияния константы скорости 
реакции на условия формирования режима квазиидеального 
вытеснения в турбулентных потоках (плоский фронт реакции). 
Для формирования макроструктур фронтов реакции в трубча­
тый аппарат вводили растворы реагентов, взаимодействующих 
между собой с различными константами скоростей с образова­
нием окрашенных продуктов. Экспериментально изучены ре­
акции второго порядка, протекающие с константами скоростей 
в интервале k = ιo2÷ιo8 л/моль-с:

(к = ιo8 л/моль-с)

(к = ιo4 л/моль-с)

(к = ιo2 л/моль-с)

(к = ιo2 л/моль-с)

HCl + NaOH → NaCl + H2O

H+
3KSCN + FeCl3------- > Fe(SCN)3 + 3KCI

3KSCN + FeCl3 → Fe(SCN)3 + 3KCI

K4[Fe(CN)6] + FeCl3 → KFe[Fe(CN)6] + 3KCI

Рис. 4.4. Формирование плоского фронта реакции при вырезании 
центральной части «факела», поперечные размеры которого существенно 
превышают диаметр аппарата
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Оказалось, что химический процесс вносит заметный вклад 
в условия формирования соответствующих макроскопических 
фронтов реакции при смешении реагирующих потоков [273]. 
Это проявляется в снижении требований к гидродинамиче­
ским условиям формирования макроскопических структур: по­
вышение скорости химической реакции аналогично повыше­
нию уровня турбулентности в зоне реакции и улучшает процесс 
смешения реагентов (рис. 4.5). Как следствие, нижние границы 
характерных макроструктур устанавливаются при меньших 
значениях V1∕V2. Количественно для нижней границы форми­
рования режима квазиидеального вытеснения при протекании

Рис 4.5. Условия формирования плоского фронта (1-4) и факела (5, 6) 
при протекании реакций: нейтрализации (1); взаимодействия роданида 
калия с хлоридом железа в кислой (2) и нейтральной (3,5) среде: 
смешение раствора метилового зеленого и воды (4, 6); ⅛∕⅛ = 0,44; 
d1 — диаметр центрального патрубка; ⅛ — диаметр турбулентного 
реактора цилиндрической конструкции
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быстрых химических реакций второго порядка справедливо со­
отношение (при djdjl = 0,44):

VJV2 = 0,07 Igfc + 1,6 (2 < Igfc < 8). (4.1)

Анализ условия перехода от факельного режима к режи­
му квазиидеального вытеснения при протекании низкомоле­
кулярной реакции Rκp= y∣Dτ /k[C]n~1 показывает, что при уве­
личении значения константы скорости химической реакции к, 
а также при повышении концентрации реагентов, снижаются 
значения Rκp. Уменьшение же Rκp, как критерия формирования 
режима квазиидеального вытеснения в турбулентных потоках, 
позволяет снизить значение Dt, определяемое линейной ско­
ростью движения реагирующих потоков и соотношением V1∕V2.

Повышение порядка реакции может изменять требо­
вания к формированию режима плоского фронта в ту или 
иную сторону: значения .Rkp при [С] > 1 уменьшаются, а при 
[С] < 1 — увеличиваются.

Протекание быстрой химической реакции также оказы­
вает влияние и на условия формирования нижней границы 
факельного фронта реакции (рис. 4.5, кривые 5, 6). При уве­
личении значений константы скорости химической реакции к 
снижается соотношение линейных скоростей подачи реагентов 
в аппарат, необходимое для формирования нижней границы 
факельного режима. Можно предположить, что кинетические 
параметры химической реакции, в данном случае константы 
скорости, не изменяют область формирования соответствую­
щих макроструктур. Происходит лишь смещение соотношения 
скоростей VJV2, требуемых для формирования режима ква­
зиидеального вытеснения и факельного режима, в область их 
меньших значений.

Интересно отметить, что при расчете турбулентных пото­
ков с быстрыми химическими реакциями было предсказано 
влияние константы скорости химической реакции на эффек­
тивный коэффициент диффузии и ускорение микросмешения 
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за счет увеличения локальных градиентов концентрации реа­
гентов [32]. Зависимость нижних границ формирования харак­
терных макроструктур фронтов реакции, в частности, плоского 
фронта и факела, характеризующих разный масштаб смеше­
ния жидких потоков, от значений констант скоростей проте­
кающих химических реакций, является экспериментальным 
доказательством взаимосвязи кинетических и диффузионных 
параметров протекающего процесса. В то же время, можно 
предположить, что формирование характерных макроструктур 
фронтов реакции определяется смешением как на макро- так и 
на микроуровне.

Изменение плотности и вязкости жидких потоков, по­
даваемых в трубчатый турбулентный аппарат, существенно 
влияет на условия формирования плоского фронта реакции. 
Повышение плотности хотя бы одного из реагентов или раство­
рителя приводит к снижению требуемых соотношений линей­
ных скоростей V1/V2, необходимых для формирования режима 
квазиидеального вытеснения в турбулентных потоках (рис. 4.6). 
Повышение же вязкости жидких потоков сопровождается ро­
стом соотношения V1/V2, т. е. для эффективного смешения в 
трубчатом турбулентном аппарате и его оптимальной работы 
реагенты с разной вязкостью следует подавать с большей ско­
ростью осевого потока V1 (рис. 4.7). Характер влияния плот­
ности и вязкости смешивающихся (реагирующих) потоков 
на формирование плоского фронта реакции, определяющего 
стационарность протекания процесса в турбулентных потоках, 
описывается зависимостями

V1∕V2 = -5,9p + 8,2, р = 1÷1,2 г/смз, d1∕⅛ = 0,44; (4.2)

V1∕V2 = 1,07μ + 6,2, μ = 1÷6 мПа-c, dJdR = 0,13. (4.3)

В отличие от кинетических параметров протекающего хи­
мического процесса изменение плотности и вязкости жидких 
потоков не влияет на условия формирования факельного фрон-
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Рис. 4.6. Условия формирования факельного (5) и плоского (1-4) фронтов 
реакции в зависимости от плотности потоков: 1,02 (1); 1,07 (2); 1,12 (3);
1,19 (4); 1,02,1,07,1,12,1,19 (5) γ∕cm≡; d1∕da = 0,44

Рис. 4.7. Условия формирования факельного (5) и плоского (1-4) фронтов 
реакции в зависимости от вязкости потоков: 1,3 (1); 2,5 (2); 3,8 (3); 6 (4); 1,3, 
2,5, 6 (5) мПа-c; d1∕⅛ = 0,13
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та реакции (рис. 4.6,4.7). Увеличение плотности потоков за счет 
снижения нижней границы соотношений VJ V2, требуемых для 
формирования плоского фронта и постоянство соотношений 
Vi/V2, требуемых для формирования нижней границы факель­
ного фронта, приводит к сужению области формирования ма­
лоэффективного факельного режима, расширяя возможности 
эксплуатации трубчатых турбулентных аппаратов в оптималь­
ном режиме квазиидеального вытеснения (квазиизотермиче- 
ский режим). В целом увеличение плотности жидких потоков 
приводит к более устойчивой работе трубчатых турбулентных 
аппаратов в высокоэффективном режиме квазиидеального 
вытеснения.

Наблюдаемую картину можно объяснить влиянием плот­
ности и вязкости жидких потоков на уровень турбулентности, 
определяемый в первом приближении критерием Рейнольдса 
Re. В частности, увеличение значений плотности движущихся 
потоков реагентов приводит к росту значений Re, т. е. нарушает­
ся гидродинамическое подобие системы. Для того, чтобы сфор­
мировать в аппарате режим квазиидеального вытеснения при 
изменившейся плотности реагентов необходимо достичь преж­
них значений Re, что можно осуществить снижая линейную ско­
рость движения жидкости V или уменьшая диаметр аппарата d, 
а также увеличивая вязкость системы. Гидродинамическое по­
добие системы и формирование режима квазиидеального вы­
теснения достигается снижением соотношения VJ V2 (уменьше­
нием скорости осевого потока). Аналогично, можно объяснить 
и влияние вязкости на условия формирования плоского фронта.

Использование трубчатых турбулентных аппаратов ци­
линдрической конструкции с различным соотношением диа­
метров djdκ, показало [9], что снижение djdιx приводит к тому, 
что режим квазиидеального вытеснения формируется при бо­
лее низком объемном расходе реагента, подаваемого через осе­
вой патрубок с диаметром d1. В частности, при снижении dJdR 
с 0,44 до 0,13 объемный расход осевого потока, при котором 
начинает формироваться режим квазиидеального вытеснения, 
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снижается на 6о %. Это позволяет использовать в химическом 
процессе более концентрированные растворы реагентов.

Таким образом, соотношения (4.1)-(4.3) при гомогенном 
смешении жидких потоков, в том числе отличающихся плотно­
стью и вязкостью, позволяют эффективно использовать труб­
чатые турбулентные аппараты в промышленном производстве 
практически на любой стадии, лимитируемой массообменом. 
Рассчитывать условия устойчивой работы трубчатого турбу­
лентного аппарата в режиме квазиидеального вытеснения с их 
оптимизацией, в том числе за счет изменения физических ха­
рактеристик жидких потоков, кинетических параметров бы­
строй химической реакции, а также конструкции аппарата.

Кроме того, влияние константы скорости химической ре­
акции, а также некоторых физических параметров жидких по­
токов (плотность, вязкость) на условия формирования харак­
терных макроскопических фронтов в турбулентных потоках 
позволяет сделать предположение о различной природе обра­
зования фронтов реакции и смешения. В первом случае опре­
деляющими являются кинетические и диффузионные параме­
тры процесса, во втором — преимущественно конвективный и 
турбулентный перенос. Влияние плотности и вязкости жидких 
потоков, т. е. параметров, определяющих гидродинамический 
режим движения жидких сред в трубчатых каналах, на условия 
формирования плоского фронта реакции и смешения показы­
вает в общем случае важную роль и гидродинамической состав­
ляющей при формировании соответствующих макроструктур.

Для осуществления быстрых химических реакций и эф­
фективного массообмена при реализации многих физических 
процессов (смешение, диспергирование, экстракция и пр.) не­
обходимо уметь формировать в трубчатом турбулентном ап­
парате макроскопическую структуру плоский фронт реакции, 
определяющую режим квазиидеального вытеснения в высо­
котурбулентных потоках. Именно этот макроскопический тип 
обусловливает все преимущества, имеющие место при реализа­
ции на практике химических реакций и физических процессов, 
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протекание которых определяется эффективным массообмен­
ном. Гарантированное проведение синтеза низкомолекуляр­
ных веществ в режиме квазиидеального вытеснения определя­
ет протекание процесса в оптимальных условиях с получением 
качественных продуктов, что показано ниже на примере ряда 
типичных процессов в различных модельных системах.

4.2. Быстрые химические реакции 
в однофазной реакционной смеси 
(нейтрализация кислых и щелочных сред)

Типичным примером быстрой химической реакции, проте­
кающей в однофазной реакционной смеси, является ней­
трализация кислых и щелочных сред. Стадия нейтрализации 

кислых сред в жидкофазных потоках является неотъемлемой 
частью большинства химических процессов получения син­
тетических продуктов в промышленном производстве. Ввиду 
того, что сбрасывание промышленных сточных вод в канализа­
цию допускается только при pH ≥ 7, то стадия нейтрализации 
кислых сред является ключевой при очистке промышленных 
стоков, а также при получении многих синтетических продук­
тов (нейтрализация аминохлоргидратов при синтезе этилен­
диамина, аммонизация фосфорной кислоты при получении 
аммофоса, нейтрализация и омыление алкилсерной кислоты 
при получении ал кил сульфатов и др.). При проведении ста­
дии нейтрализации в условиях промышленного производ­
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ства необходимо учитывать специфические особенности этого 
процесса. Реакция нейтрализации протекает исключительно 
быстро (константа скорости реакции к = ю8 л/моль-с и, как 
следствие, протяженность зоны реакции исключительно мала 
и составляет Lx ≈ 2∙ιo-10 м). Это обусловливает ее протекание 
в классических объемных аппаратах смешения в диффузион­
ном режиме даже при малых концентрациях реагентов, при 
этом реакция нейтрализации является высокоэкзотермиче­
ским процессом (тепловой эффект взаимодействия сильной 
кислоты с сильным основанием q = 57,2 кДж/моль). Процесс 
протекает в агрессивных средах, что при повышенной темпера­
туре определяет необходимость выполнения аппаратуры в ан­
тикоррозионном варианте Это требует при оптимизации про­
цесса создания эффективного смешения растворов исходных 
реагентов за время тсм, соизмеримое с временем химической 
реакции тх, т. е. при tcm ≈ τx, а также использования аппаратуры 
без движущихся механических устройств, с малой удельной по­
верхностью контакта реакционной среды со стенками реактора 
и снижения резкого подъема температуры в зоне ввода нейтра­
лизующего агента.

Опыт эксплуатации малогабаритных трубчатых реакто­
ров [7]? работающих в режиме квазиидеального вытеснения, для 
быстрых химических и многих массообменных физических про­
цессов, в сочетании с результатами лабораторных исследований 
и математического моделирования процессов смешения жид­
ких потоков, позволяет предполагать их эффективную работу 
при нейтрализации кислых стоков. В этом случае важным явля­
ется выявление возможности гарантированного формирования 
в зоне смешения реагентов плоского фронта реакции, соответ­
ствующего режиму квазиидеального вытеснения в турбулент­
ных потоках и обеспечивающего квазиизотермический режим 
в зоне реакции. Это определяет эффективное смешение исход­
ных реагентов перед их взаимодействием, а также достижение 
зоны реакции теплообменных поверхностей и возможность регу­
лирования теплового режима реакции при внешнем теплосъеме.
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В соответствии с экспериментальными данными переход 
от факельного фронта реакции к режиму квазиидеального вы­
теснения в турбулентных потоках (плоский фронт реакции) 
наблюдается при определенном соотношении линейных ско­
ростей VJV2 подачи реагентов в трубчатый аппарат [20]. При 
увеличении скорости радиального потока V2 для формирова­
ния плоского фронта реакции необходимо повышать скорость 
подачи осевого потока V1 (рис. 4.8). Условия формирования 
режима квазиидеального вытеснения не зависят от силы кис­
лоты и/или основания, подаваемых в трубчатый турбулентный 
реактор при нейтрализации.

В результате проведенных экспериментальных исследо­
ваний получена зависимость условий формирования режима 
квазиидеального вытеснения в трубчатом турбулентном аппа­
рате (V1, V2 = o,ι÷o,8 м/с, d1∕⅛ = 0,44):

(4.4)VJV2 = O,28V2 + 0,96.

Рис. 4.8. Условия перехода от факельного режима к режиму 
квазиидеального вытеснения при протекании реакций нейтрализации: 
d1∕dn = 0,44; р = 1,2 г/см3; μ = 1 мПа-с
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Проведение быстрой реакции нейтрализации при условии 
гарантированного формирования в зоне смешения реагентов 
режима квазиидеального вытеснения с использованием со­
отношения (4.4), а также при радиусе аппарата R ≤ y∣Dτ∕ fc[C] 
позволяет достичь идеального соотношения tcm » τx и заметно 
снизить время пребывания реакционной смеси в аппарате τπp.

Формирование в зоне реакции режима квазиидеально­
го вытеснения в турбулентных потоках ввиду интенсивного 
конвективного теплообмена вблизи стенок реактора и квази- 
изотермических условий позволяет эффективно управлять 
тепловым режимом процесса нейтрализации за счет внешне­
го теплосъема. Для решения вопроса о целесообразности ис­
пользования внешнего теплосъема при проведении реакции 
нейтрализации в трубчатом турбулентном аппарате цилин­
дрической конструкции необходимо оценить количество тепла, 
выделившегося в зоне реакции ДТад в условиях адиабатическо­
го разогрева. Принимая плотность и теплоемкость реакцион­
ной смеси в первом приближении равными соответствующим 
показателям для воды, имеем [159]

ΔT =^5 = l3,67∆∏, (4-5)
“ CpP

где q = 57,2 кДж/моль; р = 1000 кг/м3; Cp = 75,2 Дж/моль-К.
Используя (4.5), нетрудно оценить, что при нейтрализа­

ции 30 % водного раствора HCl 20 % водным раствором NaOH 
подъем температуры ДТад составляет 500, в то же время при 
нейтрализации 30 % раствора кислоты твердой щелочью ДТад 
будет значительно больше и достигает ~ 1300 (табл. 4.2).

Из представленных результатов видно, что процесс нейтра­
лизации кислых сред (вплоть до 30 % водного раствора кислоты) 
можно проводить водным раствором щелочи (до 20 % мае.) без 
дополнительного внешнего теплосъема при исходной темпера­
туре кислых стоков не выше 30 oC. В этом случае подъем темпе­
ратуры ДТад в зоне реакции не будет превышать 30-50°.
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Таблица 4.2

Подъем температуры ΔTad при реакции нейтрализации 
водного раствора соляной кислоты гидрооксидом натрия

Массовая 
доля Сна, %

Массовая доля CNa0H, %

10 20 100

СыаО, 
моль/Л

AT lλ-l ад
Cχacl, 

моль/л
AT ад

Cn3CI, 

моль/л
ATz-1-t ад

0,01 0,0027 0,04 0,0027 0,04 0,0027 0,04

0,02 0,0055 0,08 0,0055 0,08 0,0055 0,08

0,05 0,0136 0,19 0,0137 0,19 0,0137 0,19

1 0,2500 3,40 0,2699 3,7 0,2748 4

5 0,9169 12 1,1185 15 1,3б99 19

10 1,4105 19 1,9528 27 2,8712 39

30 2,1433 29 3,7043 51 9,4438 129

В случае использования концентрированных растворов ре­
агентов при нейтрализации кислых сред наблюдается резкий 
подъем температуры. В этом случае малогабаритные трубчатые 
турбулентные реакторы цилиндрической или диффузор-кон- 
фузорной конструкций определяют возможность эффективного 
регулирования температурного поля в зоне реакции по несколь­
ким вариантам [156]. В частности, за счет изменения радиуса 
аппарата и скорости движения потока реагентов, применения 
зонной модели проведения быстрого химического процесса и 
использования кожухотрубчатых аппаратов с пучком труб ма­
лого радиуса при сохранении общего сечения реактора [17].

Следует отметить, что при необходимости эффективного 
смешения реагентов и предотвращения возможного проскока 
кислоты ввиду того, что реальный поток промышленных стоков 
намного превышает расход нейтрализующего агента, реакцию 
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целесообразно проводить в трубчатом турбулентном аппарате 
диффузор-конфузорной конструкции. В этом случае следует ис­
пользовать реактор с диаметром в широкой части (диффузор) от 
0,05 ДО θ,4 м и длиной до 2 м (объем аппарата порядка о,016- 
0,12 м3), что соответствует производительности одного малогаба­
ритного реактора порядка 7-460 м3/ч (при линейной скорости 
общего потока 1 м/с) и более. Отверстия в патрубке для пода­
чи раствора щелочи в реактор (расположенном соосно потоку) 
должны обеспечивать подачу реагента в зону реакции со скоро­
стью V1 > 1,1 м/с с тем, чтобы обеспечить соотношение V1/V2 ≥ 1,2.

Таким образом, реакция нейтрализации кислых и щелоч­
ных сред относится к быстрым химическим процессам, которые 
целесообразно проводить в реакторах нового типа — малогаба­
ритных энерго- и ресурсосберегающих трубчатых турбулент­
ных аппаратах цилиндрической или диффузор-конфузорной 
конструкций, что обеспечивает струйный режим течения реак­
ционной смеси, квазиизотермические условия в зоне реакции, 
полную конверсию реагентов и т. д. Нейтрализацию промыш­
ленных стоков с массовым содержанием кислоты до 30 % мае. 
возможно проводить в трубчатом турбулентном аппарате как 
10 %, так и 20 % водным раствором щелочи без дополнительно­
го внешнего теплосъема.

Примером реализации процесса нейтрализации кислых и 
щелочных сред в условиях промышленного производства яв­
ляется получение аммонийфосфатных удобрений [7]. В произ­
водстве аммонийфосфата на стадии взаимодействия жидкого 
аммиака с фосфорной кислотой использован шестисекцион­
ный трубчатый турбулентный реактор диффузор-конфузорной 
конструкции, работающий по принципу сохранения турбу­
лентности по длине аппарата, с диаметром 220 мм и диаме­
тром конфузора 105 мм. Реактор работает в нормальном режи­
ме при подаче фосфорной кислоты порядка 20 м3/ч, аммиака 
35 м3/ч и промывочной жидкости 4 м3/ч с получением продук­
та, соответствующего нормам. Содержание аммиака в выбро­
сах уменьшилось, увеличился диапазон изменений основных и 
питательных веществ по азоту и фосфору.
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4.3. Быстрые химические реакции 
в системах «жидкость-жидкость» 
(сульфатирование олефинов)

Взаимодействие олефиновых углеводородов с серной кисло­
той широко используется в промышленном производстве, 
в частности, при получении синтетических моющих средств, 

метилэтилкетона, бензиновых фракций углеводородов [7], 
высших жирных спиртов [274] и др.:

RCH=CH2 + H2SO4 ► R-CH-O-SOnH + Q о *∙^

CH3 о

Анионные поверхностно-активные вещества на основе 
алкилсульфатов широко используются в качестве основы для 
синтетических моющих средств, эмульгаторов, стабилизаторов 
пен и др. Алкилсульфаты ROSO3Me (Me — Na, К и др.) в усло­
виях промышленного производства, в частности при синтезе 
моющих средств, получают при взаимодействии а-олефинов 
фракции ненасыщенных углеводородов C8-C18 (содержание 
олефинов не ниже 97% мае.) с 98 %-й серной кислотой при со­
отношении а-олефин/Н28О4 = 1∕1,2÷1,4 мольн. с последующей 
нейтрализацией не прореагировавшей H2SO4 и омылением по­
лученной ал кил серной кислоты:

R-CH-O-SO3H + NaOH -------► R-CH-O-SO3Na + H2O

CH3 CH3
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Выбор реактора для сульфатирования а-олефинов вы­
зывает значительные сложности ввиду специфики протека­
ния химического процесса. Реакция идет достаточно быстро 
(характерное время реакции, согласно [274], менее 30 с) и 
является высокоэкзотермичной. В частности, теплота суль­
фатирования составляет порядка q ≈ 502,1∙103 кДж на 1 м3 
а-олефинов [275]. Как следствие, подъем температуры в зоне 
реакции достигает (190±5) °C. Ввиду значительного различия 
в значениях вязкости (μ) и плотности (р) исходных реагентов

⅛ ж ≈75,1; Pwn IP л. ≈2,63) потоки плохо сме- vOI2SO4/ олефин 703 7 'H2SO4 / г олефин ’ ° 7

шиваются, при этом особенно в начальный период реакция 
протекает на поверхности контакта фаз в системе «жидкость- 
жидкость». Это приводит к замедлению химической реакции 
несмотря на то, что ее можно отнести к быстрым химическим 
процессам. В этом случае увеличение уровня турбулентного 
смешения в зоне реакции приводит к росту скорости протека­
ния химического процесса (рис. 4.9). Как следствие, при тех­
нологическом оформлении стадии получения алкилсерной 
кислоты в производстве алкилсульфатов необходимо форми­
ровать в зоне реакции интенсивное турбулентное перемешива­
ние исходных реагентов, а также обеспечивать отвод выделяю­
щейся в результате протекания реакции теплоты. Кроме того, 
наличие побочных процессов (образование диалкилсульфатов, 
осмоление а-олефинов, гидролиз, а также алкоголиз диалкил­
сульфатов и т.д.) определяет необходимость сокращения вре­
мени пребывания реакционной смеси τπp и строгого ограниче­
ния верхнего температурного уровня в зоне реакции (реакторе). 
Это требует интенсивного турбулентного перемешивания жид­
ких потоков в аппарате, большую удельную поверхность для 
улучшения внешнего теплоотвода, струйный режим при про­
текании реакции с легко регулируемым временем пребывания 
реагентов τπp [19].

Одним из реальных путей существенного уменьшения ади­
абатического подъема температуры в зоне реакции АТад при 
сульфатировании а-олефинов серной кислотой является раз-
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Выход, %

Рис. 4.9. Конверсионные кривые сульфатирования а-олефинов фракции C8-C16 
(~97% мае.) концентрированной (95% мае.) серной кислотой в объемных 
аппаратах смешения: соотношение а-олефины/Н28О4 = 3,9 объемн.; 298 К.
Скорость перемешивания, об/мин: юо (1), 500 (2), юоо (3)

бавление исходной реакционной смеси инертным растворите­
лем (предельные углеводороды, например, декан) с высокой 
теплоемкостью (табл. 4.3), при этом имеет место и существен­
ное снижение протяженности зоны охлаждения Loxjl (рис. 4.10). 
Использование легкокипящего растворителя при разбавлении 
исходной реакционной смеси позволяет эффективно использо­
вать также и внутренний теплосъем за счет его кипения. В этом 
случае газообразование в объеме реакционной смеси позволя­
ет дополнительно турбулизировать поток, а высокие линейные 
скорости движения препятствуют образованию газовых «про­
бок». Процесс получается компактным, эффективным и легко 
управляемым.
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В результате протекания реакции сульфатирования а-оле- 
финов концентрированной серной кислотой в реакционном объ­
еме выделяется ∆qafl теплоты:

∆σ =qw , , τι ад 71 олефин 7 (4-6)

где 1ПОлефин — объемный расход углеводородной фракции 
а-олефинов.

Таблица 4.3

Влияние разбавления а-олефинов деканом на тепловой 
режим сульфатирования в трубчатом турбулентном 
аппарате без внутреннего теплосъема (To = 253 К,
Tx = 253 К, R = 0,014 m,V= 0,35 м/с, длина аппарата —14 м)

Расход компонентов, м3/ч
Соотношение 

а-олефин/ 
декан, 

объемн.

АТад

Температура в 
зоне реакции, К

а-олефин 
(фракция 

Ce-Cie)
декан

H2SO4 
(98% 
мае.)

Тад Гр

0,62 — 0,160 — 189 442 385

о,34 0,34 0,088 1:1 112 Зб5 326

0,24 0,48 0,062 1:2 81 334 303

о,18 0,55 0,470 1:3 64 317 290

0,15 о,59 0,038 1=4 53 Зоб 283

0,12 0,62 0,032 1=5 46 299 277

0,11 0,64 0,031 1:6 39 292 273,6
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Декан/ а-олефин, объемы.

Рис. 4.10. Зависимость длины зоны охлаждения Loxji от разбавления 
исходной реакционной смеси при использовании «зонной» модели: подача 
равного количества H2SO4 в 1 (1), 2 (2), 3 (з) и 4 (4) зоны реакции при 
отсутствии внутреннего теплосъема: T0 = 303 К; Tp = 278 К; Tx = 253 К;
R = 0,014 м; Шолефин = 0,62 м3/ч; u⅛so4 = 0,16 м3/ч

На адиабатический разогрев реакционной массы до темпе­
ратуры реакции, определяемой температурой кипения раство­
рителя T,κιιπ, расходуется qs^ теплоты: 

(4-7)

где lπς — объемный расход реакционной смеси.
Количество легкокипящего растворителя uιp, необходимое 

для снятия оставшегося тепла за счет кипения определяется 
формулой
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w δ⅛ ⅛ (4,8) 
p ‰eπ

где ‰1 — теплота испарения растворителя.
Например, при разбавлении исходной реакционной сме­

си петролейным эфиром с Ткип ≈ 343 К в соотношении а-оле- 
фин/растворитель = 1/1,24 объемн. за счет адиабатического на­
грева реагирующей смеси от T0 = 293 К до T,khπ = 343 К (ΔT = 50o) 
в трубчатом турбулентном аппарате при шолефИН = 0,62 м3/ч, 
i^h2so4 = 0,16 м3/ч и R = 0,014 м снимается 1,5∙105 кДж, т.е. по­
рядка 48 % теплоты. За счет кипения растворителя (петролей- 
ный эфир) при атмосферном давлении в аппарате снимается 
ι,6∙ιo5 кДж, т.е. оставшиеся 52% теплоты. Если использовать 
разбавление а-олефин/петролейный эфир = 1/1 объемн., то 
за счет адиабатического подъема температуры и кипения рас­
творителя будет сниматься порядка 86 % тепла и температура 
в сульфаторе будет подниматься за счет автотермического ра­
зогрева на 15-170 выше кипения растворителя, что допустимо. 
В последнем случае после удаления основной части петролей- 
ного эфира из газовой фазы в реальном производстве упроща­
ется схема очистки алкилсерной кислоты от остатков раствори­
теля, ввиду его полного выкипания.

Имеется и альтернативный способ эффективного сниже­
ния адиабатического подъема температуры в местах ввода ре­
агентов — «зонная» модель проведения процесса за счет рас­
пределения подачи заданного количества серной кислоты по 
длине трубчатого турбулентного аппарата цилиндрической 
конструкции. В частности, увеличение числа зон дробной по­
дачи меньшего количества H2SO4 в местах ввода возможно 
резко снизить ΔTa7l и предотвратить резкий подъем температу­
ры в зоне реакции выше технологически приемлемой величи­
ны (рис. 4.11). Как следствие, при увеличении числа зон ввода 
реагентов в трубчатом аппарате имеет место «замедление» бы­
строй реакции, выражающееся в том, что профиль температу­
ры в реакторе приближается к протеканию химического про-
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Рис. 4.ιι. Профиль температуры по длине трубчатого турбулентного 
реактора при использовании «зонной» модели. Подача равного количества 
H2SO4 в 1 (1), 2 (2), и 4 (з) зоны реакции (условия см. на рис. 4.10)

цесса при τx « τπp в режиме идеального смешения. В этом случае 
даже в отсутствие внешнего теплосъема температура реакци­
онной смеси одинакова по всему объему аппарата, т. е. процесс 
протекает в квазиизотермическом режиме.

Однако при использовании «зонной» модели проведе­
ния процесса технологическая схема несколько усложняется, 
в частности, за счет необходимости использования нескольких 
охлаждающих устройств между зонами реакции, а также уве­
личения суммарной длины зоны охлаждения Loxjl и, как след­
ствие, габаритов реактора.

При сульфатировании а-олефинов серной кислотой на 
стадии охлаждения целесообразно использовать кожухотруб­
чатый турбулентный аппарат струйного типа, включающий 
пучок трубок малого диаметра, омываемых хладоагентом.

317



Дробление потока на N трубок меньшего радиуса г, работаю­
щих в режиме квазиидеального вытеснения, при сохранении 
общего сечения потока S, что и в одном трубчатом аппарате 
при использовании как обычной, так и зонной моделей, по­
зволяет в №’6 раз уменьшить протяженность зоны охлаждения 
Loxjl и сделать процесс более компактным. Совмещение дробной 
подачи серной кислоты и использование многотрубных охлаж­
дающих вставок позволяет дополнительно снизить адиабати­
ческий подъем температуры в зоне реакции ATw и существенно 
сократить протяженность зоны охлаждения при сульфатирова­
нии а-олефинов (рис. 4.12).

Таким образом, реакция сульфатирования а-олефинов 
концентрированной серной кислотой относится к быстрым хи­
мическим реакциям. Для гарантированного предотвращения

Рис. 4.12. Профиль температуры по длине трубчатого турбулентного 
реактора при двухступенчатом вводе равного количества H2SO4: зона 
реакции (1) — трубчатый турбулентный аппарат цилиндрической 
конструкции (R = 0,014 м); зона охлаждения (2) — кожухотрубчатый 
турбулентный аппарат (N = 31, г = 0,0025 м); T0 = 253 К; Tp = 278 К;
Tx = 253 К; Шолефин = 0,62 м3/ч; u⅛so4 = 0,16 м3/ч
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резкого подъема температуры в зоне реакции при сульфати­
ровании а-олефинов целесообразно использовать трубчатые 
турбулентные аппараты цилиндрической и кожухотрубчатой 
конструкций. При этом проводить разбавление исходных ре­
агентов низкокипящим растворителем или реализовать «зон­
ную» модель ведения процесса (дробная подача реагентов по 
длине реактора).

В условиях промышленного производства реакция суль­
фатирования реализована в процессе получения метилэтил- 
кетона [7]. В базовом производстве на стадии приготовления 
бутилсерной кислоты использовались объемные реакторы 
смешения или герметичные насосы для химически агрессив­
ных сред. Турбулентные реакторы, работающие в режиме ква- 
зиидеального вытеснения, использованы на стадии получения 
бутилсерной кислоты при сульфатировании бутиленов, содер­
жащих в бутан-бутиленовой фракции. Отмечена стабильная и 
эффективная работа трубчатого турбулентного реактора, обе­
спечивающая улучшение условий труда при эксплуатации и 
ремонте, исключение из технологического цикла насосов; со­
кращение расходов, связанных с частой заменой, ремонтом и 
профилактикой насосного оборудования в результате действия 
агрессивных сред; уменьшение сливов и выбросов, снижение 
энергопотребления, обусловленное выводом из эксплуата­
ции насосов смешения с электрическим приводом (порядка 
IOO тыс. кВт/ч в год) и др. Отмечена практически полная без­
остановочная работа отделения сульфатирования бутиленов 
в бутан-бутиленовой фракции за время эксплуатации трубча­
того турбулентного реактора. В целом процесс характеризуется 
ресурсе- и энергосбережением, а также высокой степенью эко­
логической чистоты.



4.4. Быстрые химические реакции 
в системах «жидкость-газ» 
(жидкофазное окисление)

В химической технологии имеется значительное число про­
цессов, протекающих в системах «жидкость-газ», в частно­
сти, галогенирование, гидрогалогенирование, окисление и т.д., 

где основной проблемой является создание реакционной сме­
си с развитой поверхностью контакта фаз. Учет диффузионных 
ограничений при переходе реагентов через межфазную гра­
ницу особенно актуален при высоких скоростях протекающей 
химической реакции. В этом случае необходимо снижать габа­
риты аппарата до размеров, соизмеримых с размерами зоны 
реакции (зоны интенсивного диспергирования), для исключе­
ния застойных зон.

В работе [147] изучены закономерности интенсификации 
массопереноса при течении газожидкостных потоков в трубча­
тых турбулентных аппаратах, а также зависимости скорости аб­
сорбции газа от геометрии реактора и способа ввода реагентов 
на примере растворения кислорода воздуха в воде.

Для оценки эффективности протекания массопереноса 
в газожидкостных потоках использована сульфитная методи­
ка [276], основанная на каталитическом окислении сульфита 
натрия кислородом воздуха:

CuSO
Na2SO3 + 1∕2O2--------- M∙ Na2SO4.

Взаимодействие сульфита натрия с кислородом возду­
ха протекает в диффузионной области, т. е. скорость процесса 
полностью определяется стадией перехода кислорода из газо­
вой фазы в жидкость. Ввиду плохой растворимости кислорода
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в воде, коэффициент массопередачи полностью определяется 
коэффициентом массоотдачи в жидкой фазе (стадией диффу­
зии кислорода от поверхности раздела фаз в объем жидкости). 
Как следствие, изменение в скорости окисления сульфита на­
трия связано с интенсификацией процесса массоотдачи в жид­
кой фазе.

В качестве величины, характеризующей интенсивность 
растворения газа при течении газожидкостной реакционной 
смеси в аппарате выбрано «сульфитное число реактора» (SuR), 
т. е. количество кислорода, поглощенного единицей реакцион­
ного объема в единицу времени:

ACat o∩ 11

SuR = 0,127—(4-9) 
Ar V

P

где Up, υ∑ — объем реактора и реакционной смеси соответствен­
но; AC — изменение концентрации сульфита натрия за 
время Ат.

При увеличении отношения объемных скоростей ввода 
газовой и жидкой фаз wτ∕w^i (кратности дисперсной системы 
по газу) в трубчатом турбулентном аппарате диффузор-кон- 
фузорной конструкции до величины порядка о,1 наблюдается 
увеличение сульфитного числа реактора SuR, а следовательно, 
и эффективности массопереноса кислорода из газовой фазы 
в жидкость (рис. 4.13). Это, очевидно, связано с увеличением 
скорости подвода кислорода в реактор и, как следствие, увели­
чение его количества в реакционной смеси, что приводит к уско­
рению процесса окисления. Следует отметить, что в этом случае 
визуально процесс протекает в пузырьковом режиме, а увели­
чение скорости окисления происходит несмотря на то, что рост 
отношения wγ∕ιυ.lf, способствует укрупнению средних размеров 
газовых пузырьков (d32) до 1,4 мм. Дальнейшее увеличение га- 
зосодержания в реакционной смеси (расхода газа ιur) не приво­
дит к изменению сульфитного числа реактора, что связано с пе­
реходом движения двухфазной смеси в плотноупакованный 
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пузырьковый (пенный) режим, а объемно-поверхностный ди­
аметр дисперсных включений остается постоянным на уровне 
d32 » 1,4 mm∙ Таким образом, существует оптимальное соотно­
шение wr∕w-x, зависящее, очевидно, от физических характери­
стик реагирующих компонентов двухфазной смеси, превыше­
ние которого не целесообразно. Это представляется особенно 
важным при работе с агрессивными газами, когда исключает­
ся возможность байпассирования непрореагировавшего газа, 
в частности, при хлорировании бутилкаучука в углеводород­
ном растворителе молекулярным хлором [43].

Рис. 4.13. Зависимости сульфитного числа реактора SuR от wv∕w,κ 
в трубчатом турбулентном реакторе (1) (шж = 170±10 см3/с; N = 5; 
d1 = 10 мм; d2 = 3 мм; dκ = 15 мм) и объемном аппарате смешения (2) 
при скорости вращения мешалки 1700 об/мин (wx∕wτ = 3,3)

Удельная скорость абсорбции кислорода воздуха в воде 
при использовании трубчатого турбулентного реактора диффу- 
зор-конфузорной конструкции (рис. 4.13, кривая 1) более чем на 
порядок выше по сравнению с объемным аппаратом, оснащен­
ным быстроходной механической мешалкой (~1700 об/мин) 
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(кривая 2). Это объясняется тем, что в объемном аппарате при 
барботаже газа, в том числе и с механическим перемешивани­
ем, зона эффективного диспергирования, определяющая вы­
сокую скорость переноса кислорода, значительно меньше ре­
акционного объема. В областях аппарата, удаленных от зоны 
вращения мешалки, где достигается эффективное дисперги­
рование, происходит коалесценция газовых пузырьков и сни­
жение поверхности контакта фаз. Кроме того, в этом случае 
отсутствуют зоны циркуляции двухфазной смеси, определяю­
щие интенсивные турбулентные пульсации в жидкой фазе. Как 
следствие, трубчатые турбулентные аппараты диффузор-кон- 
фузорной конструкции ввиду возможности создания интенсив­
ного диспергирования по всему объему реактора, а также на­
личия циркуляционных зон в диффузор-конфузорных секциях, 
отличаются высокими значениями сульфитного числа реакто­
ра. Малые габариты трубчатого реактора (υp ~ о,1 л), по срав­
нению с объемным аппаратом смешения (υp ~ 4 л), позволяют 
реализовать металлосбережение, высокую (более чем в 40 раз) 
удельную производительность без снижения времени, необхо­
димого для завершения процесса окисления.

Значительный рост величины SuR наблюдается при уве­
личении скорости движения реакционной смеси при фикси­
рованном газосодержании потока (рис. 4.14, кривая 2). В этом 
случае происходит интенсификация сдвиговых деформаций 
на пузырьки газа за счет гидродинамической энергии потока, 
приводящее к дроблению частиц дисперсной фазы и увели­
чению поверхности контакта фаз. Кроме того, абсорбция газа 
практически отсутствует в расслоенном режиме течения реак­
ционной смеси при низких скоростях (в данном случае ниже 
97 cm3∕c), что является нижним пределом по производительно­
сти реактора. В то же время, не достигается максимума (плато) 
на зависимости SuR = fiwyκ') при высоких шж, т. е. верхний пре­
дел по производительности реактора отсутствует. Характерной 
особенностью протекания химических и массообменных фи­
зических процессов в трубчатых турбулентных аппаратах яв-
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Рис. 4.14. Зависимости сульфитного числа реактора SuR от времени 
пребывания жидкости в реакторе τπp (1) и скорости ее движения Wx (2): 
wx∕wr = 3,3; N = 5; d1 = 10 мм; d2 = 3 мм; dκ = 15 мм

ляется зависимость скорости процесса от времени пребывания 
реагентов в реакторе. На примере растворения кислорода воз­
духа в воде также видно, что при снижении времени пребы­
вания реакционной смеси в реакторе происходит увеличение 
SuR (рис. 4.14, кривая 1). В этом случае происходит «уплотне­
ние» зоны реакции, являющееся следствием протекания про­
цесса в диффузионной области.

Воздействовать на размер дисперсных включений в систе­
мах «жидкость-газ» (удельную поверхность контакта фаз) и, 
как следствие, эффективность массопереноса можно за счет из­
менения способа ввода реагентов. При движении газожидкост­
ных потоков в трубчатых турбулентных аппаратах увеличение 
диаметра патрубка подачи газа приводит к незначительному 
снижению сульфитного числа реактора (табл. 4.4), что опре­
деляется уменьшением поверхности контакта фаз, так как dy> 
растет на 15%. Аналогично при снижении диаметра соосного 
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патрубка подачи жидкой фазы d1 с ю до 5 мм SuR составляет 
13,5 и 14 г02/(л-ч) соответственно. Таким образом, практически 
отсутствует зависимость скорости окисления сульфита натрия 
в водном растворе кислородом воздуха от способа ввода реа­
гентов. Это связано с тем, что изменение способа ввода жидкой 
и газовой фаз, в частности, диаметров питающих патрубков, не 
влияет на коэффициент массоотдачи в жидкой фазе.

Таблица 4.4

Влияние диаметра патрубка подачи газа d2 (dp∕dκ = 2) 
и отношения dll∕dκ (d2 = 3 мм) на сульфитное число 
реактора (wx∕wτ = 3,3, шж = 140 см3/с, d1 = 10 мм)

djiι∕dκ SuR, г02/(л-ч) d2, мм SuR, г02/(л-ч)

1,0 2,2 0,8 13,5

1,6 8,7 1,5 13,0

2,0 12,0 3,0 ю,4

3,о 20,0 7,0 9,0

Геометрия трубчатого турбулентного аппарата, в частно­
сти, отношение ⅛∕dκ, в отличие от способа ввода реагентов, 
оказывает существенное влияние на скорость окисления суль­
фита натрия (табл. 4.4). При переходе от аппарата цилин­
дрической (⅛∕dκ = 1) к диффузор-конфузорной конструкции 
с ⅛∕dκ = 3 сульфитное число реактора возрастает практиче­
ски на порядок. Это определяется увеличением коэффици­
ента массоотдачи в жидкой фазе за счет роста коэффициента 
турбулентной диффузии в циркуляционных зонах диффу- 
зор-конфузорных секций с повышением глубины профилиро­
вания канала от dlJdκ = 1 до ⅛∕dκ = 3- Кроме того, в этом случае 
наблюдается снижение размеров дисперсных включений более 
чем на 70%. Увеличение эффективности растворения кисло­
рода в воде при переходе от реактора цилиндрической к диф­
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фузор-конфузорной конструкции определяется ростом турбу­
лентной энергии потока. Это проявляется в высоких значениях 
перепада давления на концах аппарата, увеличивающих рас­
ход энергии на течение реакционной смеси с требуемой линей­
ной скорость. Однако ввиду небольшой длины трубчатого тур­
булентного реактора, необходимой для протекания быстрой 
химической реакции в условиях наличия границы раздела фаз 
с большим выходом, а также высокой эффективности массопе- 
реноса вклад затрат на движение реакционной смеси будет не­
значителен. Оптимальным с точки зрения эффективности аб­
сорбции кислорода в воде и оптимального перепада давления 
на концах аппарата является отношение ⅛∕dκ = 2.

Отметим, что ускорение процесса растворения кислорода 
воздуха в воде и окисления сульфита натрия в зависимости от 
интенсивности перемешивания в трубчатом турбулентном ап­
парате имеет вид кривой с насыщением. В частности, увеличе­
ние коэффициента продольного перемешивания каким-либо 
из рассмотренных в настоящей работе способом приводит к ро­
сту удельной скорости растворения кислорода воздуха в воде и, 
как следствие, ускорению жидкофазного окисления (рис. 4.15). 
В условиях эксперимента нет необходимости увеличивать ско­
рость продольного перемешивания выше E [(2÷3)10^2 м2/с].

Таким образом, трубчатые турбулентные аппараты диф- 
фузор-конфузорной конструкции по сравнению с объемным 
аппаратом смешения (барботаж при механическом переме­
шивании) характеризуются высокой (более чем на порядок) 
удельной скоростью растворения кислорода воздуха в воде. 
Эффективными способами воздействия на скорость абсорбции 
кислорода является увеличение скорости движения двухфаз­
ной реакционной смеси (производительности реактора), а так­
же глубины профилирования канала, выражаемой отношени­
ем ⅛∕dκ. Полученные результаты позволяют рекомендовать 
использование трубчатых турбулентных аппаратов в процессах 
очистки сточных вод при окислении кислородом воздуха или 
озоном. Кроме того, выявленные закономерности по интенси-
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SuR, γO2∕ji∙4

Рис. 4.15. Обобщенная зависимость сульфитного числа реактора SuR 
от коэффициента продольного перемешивания E в жидкой фазе (18 0C) при 
течении газожидкостного потока (вода-воздух) в трубчатом турбулентном 
аппарате: ∙ -f(wτ∕wx); ♦ -f(wx); ■ -/(⅛∕dκ); ▲ -f(dz)

фикации массопереноса в системах «жидкость-газ» позволяют 
эффективно использовать трубчатые турбулентные аппараты 
диффузор-конфузорной конструкции в качестве реакторов при 
протекании быстрых химических реакций, предреакторов и 
выносных диспергирующих устройств для увеличения поверх­
ности контакта фаз в двухфазной реакционной смеси, внутрен­
них циркуляционных труб в барботажно-эрлифтных (газлифт­
ных) аппаратах, абсорберах и т. д.



4.5. Быстрые химические реакции 
в системах «жидкость-твердое тело» 
(конденсационный способ получения 
суспензий)

В химической технологии широко распространены процес­
сы получения суспензий конденсационным способом при 
протекании химической реакции с осаждением. Во многих слу­

чаях стоит задача получения однородных тонкодисперсных 
суспензий, в частности, при формировании высокоактивных 
гетерогенных и микрогетерогенных каталитических систем 
Циглера-Натта для полимеризации олефинов и диенов, ан- 
тиагломераторов для синтетических каучуков, пигментов для 
красок и т. д.

В [277] выявлена взаимосвязь между смешением на раз­
ных уровнях (макро-, мезо- и микросмешение) с процессом 
кристаллизации в аппаратах с мешалкой периодического дей­
ствия. Изучено влияние интенсивности смешения, концентра­
ции реагентов, их объемного соотношения на размер частиц 
при протекании химической реакции с осаждением. При увели­
чении скорости перемешивания в момент протекания реакции 
происходит снижение размера частиц и увеличение их коли­
чества, однако при обработке готовых суспензий (рассмотрено 
на примере получения оксалата иттрия [278]) скорость пере­
мешивания практически не влияет на размер частиц. В [279] 
показано, что до скорости вращения мешалки 400 об/мин про­
исходит увеличение размеров частиц дисперсной фазы, даль­
нейший рост скорости перемешивания (>400 об/мин) приво­
дит к снижению радиуса частиц осадка. Уменьшение удельной 
поверхности при повышении интенсивности перемешива­
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ния (до 400 об/мин) авторы объясняют тем, что в этом случае 
рост диффузии (подвод реагентов к поверхности кристалла) 
доминирует над ростом скорости микросмешения [280], при­
водящей к увеличению числа зародышей новой фазы.

В условиях промышленного производства для проведения 
быстрых химических реакций распространен способ получе­
ния суспензий при смешении исходных гомогенных реагентов 
в турбулентном режиме, реализуемом лопастями центробеж­
ных насосов. Однако в этом случае велика вероятность выхода 
из строя подвижных элементов насосов, их забивка, а при ис­
пользовании агрессивных сред необходимо применять специ­
альные антикоррозионные покрытия рабочих поверхностей 
аппарата. Ввиду того, что обычно химические реакции, лежа­
щие в основе получения тонкодисперсных суспензий, явля­
ются ионообменными и, как правило, протекают с высокими 
скоростями, то можно предположить, что в этом случае целесо­
образно использовать трубчатые турбулентные аппараты.

4.5.1. Синтез сульфата бария

Cцелью изучения возможности применения трубчатых тур­
булентных аппаратов диффузор-конфузорной конструк­
ции для получения однородных тонкодисперсных суспензий 

конденсационным способом при протекании быстрой химиче­
ской реакции и сравнение эффективности их работы с объем­
ными аппаратами выбрана модельная реакция, протекающая 
с высокой скоростью [281]:

H2SO4 + BaCl2 6blcτP° > BaSO4J, + 2НС1.
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Синтез суспензии проводился по трем методам [281]:

1. Взаимодействие хлорида бария с серной кислотой, на­
ходящейся в объемном аппарате смешения (трехгор- 
лая колба объемом 500 см3, заполненная на 70 %) при 
вращающейся мешалке, работающей по принципу 
центробежного насоса и создающая интенсивные тур­
булентные потоки в осевом направлении реакционного 
объема.

2. Метод аналогичный приведенному выше, но в объеме 
реакционной смеси установлена отражательная пере­
городка, что наряду с увеличением мощности, затра­
чиваемой на перемешивание, интенсифицирует турбу­
лентное смешение потоков [1].

3. Взаимодействие исходных реагентов (водные растворы 
H2SO4 и BaCl2) проводили непосредственно в 6-секцион­
ном трубчатом турбулентном аппарате диффузор-кон- 
фузорной конструкции (диаметр диффузора — 24 мм, 
диаметр конфузора — ю мм, длина секции — 48 мм) 
при линейной скорости движения потоков реагентов 
V ≈ 0,5 м/с.

Известно [142], что для получения высокодисперсных си­
стем необходимо создание высокого пересыщения при огра­
ниченной скорости роста образовавшихся частиц. Это может 
быть осуществлено для труднорастворимых веществ, для ко­
торых уже небольшие концентрации отвечают значительному 
пересыщению. Наиболее высокодисперсные системы образу­
ются при смешении сравнительно высококонцентрированно­
го раствора одного вещества с очень разбавленным раствором 
другого, с которым первое вещество образует труднораство­
римое соединение. Высокая концентрация первого вещества 
обеспечивает достаточное пересыщение и большую скорость 
возникновения зародышей, тогда как малая концентрация вто­
рого ограничивает скорость роста образовавшихся зародышей 
вследствие медленности диффузии из разбавленного раствора.
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В соответствии с этим для увеличения соотношения скорость 
зародышеобразования/скорость роста кристаллов и, как след­
ствие, получения максимально возможных высокодисперс­
ных систем использовали концентрированный (0,52 моль/л) 
и разбавленный (0,03 моль/л) водные растворы BaCl2 и H2SO4 
соответственно.

Дисперсионный анализ полученных суспензий BaSO4 
проводили методом седиментации в гравитационном поле 
с использованием торзионных весов по стандартной методи­
ке [281]. Для уменьшения вероятности взаимодействия частиц 
при оседании получали разбавленные растворы суспензий 
BaSO4 (-0,35% мае.). При обработке данных седиментацион­
ного анализа использовали графическое дифференцирование 
кривой накопления осадка (рис. 4.16). Для этого седиментаци­
онные зависимости массы выпавшего осадка т от времени τ 
аппроксимировались сигмоидальной трехпараметрической 
функцией вида

τπ(τ} = (4.10)

Коэффициенты а, b и X0 в (4.10) , а также степень ошибки 
при аппроксимации экспериментальных кривых седимента­
ции (рис. 4.16) приведены в табл. 4.5.

В этом случае в соответствии с уравнением Сведберга- 
Одена масса mi фракции частиц суспензии с радиусом г > ri, 
осевших к моменту времени τl∙, рассчитывается как

(4-11)
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Характеристики аппроксимации

Таблица 4.5

Скорость 
перемешивания 

No6, об/мин
а b X0

Коэффициент 
корреляции R

Объемный аппарат смешения с отражательными перегородками

300 295,1±2,1 6,6±O,2 32,4±0,2 о,99

1500 289,8±3,2 14,2±O,6 72,8±O,8 о,99

2500 293,3±1,8 19,l±O,6 88,9±0,8 о,99

Трубчатый турбулентный аппарат

303,2±2,6 3O,7±l,l 138,7±1,4 о,99

Рис. 4.16. Кривые седиментации частиц BaSO4. Скорость перемешивания 
механической мешалки в объемном аппарате: 300 (1); 1500 (2);
2500 (3) об/мин; 4 — трубчатый турбулентный аппарат.
Точки — эксперимент; линии — аппроксимирующая функция
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Микроскопический анализ получаемых суспензий по­
казал, что частицы BaSO4 обладают ярко выраженной анизо­
метрией (представляют собой палочки с отношением длины 
к диаметру порядка 4, что объясняет сигмоидальный вид се­
диментационных кривых с перегибом). В начальный момент 
седиментации возможно вращение палочкообразных частиц, 
что определяет дополнительное сопротивление ее движе­
нию (аналогично увеличению вязкости) и замедление скоро­
сти накопления осадка. Кроме того, при свободном оседании 
частицы несферической формы ориентируются в направлении 
движения таким образом, чтобы создавалось максимальное со­
противление движению. Это также снижает скорость осажде­
ния твердых частиц в жидкости и затрудняет определение их 
истинных размеров. В связи с этим по результатам седимента­
ционного анализа определяли эквивалентный радиус г (радиус 
сферической частицы, оседающей с той же скоростью).

По виду кривых седиментации видно (рис. 4.16), что при 
увеличении скорости перемешивания наблюдается их смеще­
ние в область частиц меньшего размера (больших времен седи­
ментации), т. е. при увеличении уровня турбулентного смеше­
ния в зоне реакции происходит уменьшение среднего радиуса 
частиц. Ввиду того, что дифференциальное распределение ча­
стиц дисперсной фазы по размерам F(r) является типичной 
функцией распределения случайной величины, для расчета 
наиболее вероятного (среднеинтегрального) радиуса г частиц 
суспензии использовали выражение

OO

JrF(r)dr

r = -⅛----------. (4.12)
∫F,(r)dr 
О

В случае использования для получения суспензий объем­
ных аппаратов смешения, в том числе и с турбулизатором, име­
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ет место снижение г при увеличении скорости перемешивания 
No6 (от г = 4,6 мкм в отсутствие перемешивания до г = 1,2 мкм 
при No6 = 5000 об/мин) (рис. 4.17). В данном случае реакцион­
ная смесь по условиям эксперимента достаточно разбавлен­
ная, и увеличение турбулентного перемешивания не может 
существенно интенсифицировать массоперенос и, как след­
ствие, увеличить скорость роста кристаллов, а в итоге их раз­
мер. Заметное уменьшение радиуса частиц дисперсной фазы 
происходит за счет высокой скорости микросмешения, интен­
сивность которого увеличивается при возрастании диссипации 
удельной кинетической энергии турбулентности е с ростом ско­
рости перемешивания [279]. При высокой скорости микросме­
шения повышается соотношение скорость зародышеобразова- 
ния/скорость роста кристаллов, что приводит к увеличению 
числа зародышей новой фазы и уменьшению их размеров. Это, 
в частности, наблюдается в случае использования отражатель­
ной перегородки, увеличивающей интенсивность турбулентно-

Рис. 4.17. Зависимость среднего радиуса г частиц суспензии BaSO4, 
полученной in situ (1-3) и «отдельно» (90 мин) (4,5), от скорости 
перемешивания: трубчатый турбулентный аппарат (1,5); объемный 
аппарат смешения (3) с турбулизатором (2,4)

334



го смешения в объемном аппарате. В этом случае относитель­
ная скорость уменьшения г с ростом числа оборотов мешалки 
No6 выше по сравнению с первым вариантом способа синтеза. 
Обращает внимание то, что г с увеличением скорости пере­
мешивания в объемном аппарате (колбе) вплоть до предель­
но возможной в лабораторных условиях (No6 ≈ 5000 об/мин) 
стремится к размеру частиц суспензии г ≈ 1,1 мкм, получаемых 
в трубчатом турбулентном аппарате, где высокий уровень тур­
булентного перемешивания создается исключительно за счет 
геометрии канала и гидродинамической энергии потока [282].

C целью оценки степени полидисперсности получаемых 
суспензий по седиментационной кривой рассчитывали средне­
массовый rw и среднечисленный rn радиусы частиц:

rW = Σr,nw. 
г ∑r.n . ’ 

п г т

(4.13)

где nwi, nni — массовая и численная доля частиц с радиусом 
ri. J∖λa однородной суспензии коэффициент полидисперсно­
сти rw∕rn = 1. При увеличении интенсивности перемешива­
ния в ходе образования твердых частиц в объемном аппарате 
имеет место снижение коэффициента полидисперсности от 
rw∕rn = 2,8 при отсутствии перемешивания до rw∕rn = 1,55 при 
No6 = 5000 об/мин (рис. 4.18). Однородность суспензии, по­
лученной в случае использования дополнительного турбу- 
лизирующего устройства, практически не изменяется с уве­
личением интенсивности турбулентного перемешивания и 
составляет порядка rw∕rn ≈ 1,77. Проведение быстрой реакции 
с осаждением в трубчатом турбулентном аппарате, позволя­
ет формировать суспензии с весьма высокой однородностью 
rw∕rn ≈ 1,48.

Естественно, в ходе работы [281] представилось целесо­
образным изучить характеристики суспензий, подвергающих­
ся гидродинамическому воздействию не в момент их форми­
рования, а после предварительной выдержки их в отсутствие
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rw∕rn

Рис. 4.18. Зависимость коэффициента полидисперсности rw∕rn частиц 
суспензии BaSO4, полученной in situ (1-3) и «отдельно» (90 мин) (4,5), 
от скорости перемешивания: трубчатый турбулентный аппарат (ι, 5); 
объемный аппарат смешения (3) с турбулизатором (2,4)

перемешивания. Для этого взаимодействие исходных реаген­
тов (водные растворы H2SO4 и BaCl2) проводилось без пере­
мешивания с выдержкой в течение 90 мин и последующим 
воздействием на полученные суспензии турбулентного пере­
мешивания в объемном аппарате с дополнительным турбули­
затором и с использованием трубчатого турбулентного аппара­
та. Оказалось, что в этом случае по мере выдержки суспензии 
увеличения среднего радиуса частиц не происходит (рис. 4.17). 
При повышении интенсивности турбулентного перемешива­
ния смеси, содержащей предварительно сформированную су­
спензию, не наблюдается резкого снижения радиуса твердых 
частиц, полученных при отсутствии перемешивания, по срав­
нению с суспензией, полученной при разной скорости вра­
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щения мешалки. Это также было показано в [278]. Однако 
высокодисперсные частицы с г = 1,2 мкм образуются при ин­
тенсивном гидродинамическом воздействии в объемном аппа­
рате (No6 = 5000 об/мин). Использование же трубчатого турбу­
лентного аппарата для воздействия на выдержанную в течение 
90 мин суспензию позволяет получать дисперсные системы 
с еще меньшим размером частиц (г ≈ 1,1 мкм). Аналогичная 
картина наблюдается и для коэффициента полидисперсности 
rw∕rn полученных суспензий. Использование трубчатого турбу­
лентного аппарата, как в момент синтеза суспензии, так и при 
воздействии на предварительно полученную и выдержанную 
в течение 90 мин дисперсную систему, приводит к получению 
достаточно однородных частиц с коэффициентом полидис­
персности rw∕rn ≈ 1,48 (рис. 4.18).

Таким образом, трубчатые турбулентные аппараты эффек­
тивны не только при синтезе, но и при обработке уже предва­
рительно полученных суспензий. Как следствие, необходимо 
использовать трубчатые турбулентные аппараты для получе­
ния Ti-Al, V-Al, Nd-Al и других высокоактивных микрогете- 
рогенных каталитических систем Циглера-Натта в процессах 
(со)полимеризации олефинов и диенов (цис-1,4-изопреновые, 
этиленпропиленовые, 1щс-1,4-бутадиеновые и другие каучу­
ки), антиагломераторов (стеараты Me2+) для синтетических 
каучуков, пигментов, в частности, на основе TiO2 и других од­
нородных высокодисперсных суспензий, формирующихся при 
взаимодействии гомогенных жидких потоков. Очевидно, что 
аппараты этого типа по эффективности не уступают исполь­
зованию для синтеза суспензий насосного или другого более 
энергозатратного оборудования.



4.5.2. Синтез антиагломератора для синтетических 
каучуков на основе стеарата кальция

Неотъемлемой технологической стадией производства круп­
нотоннажных синтетических каучуков полимеризацией 
в растворе является выделение полимера [214, 283]. Для уда­

ления остатков растворителя и непрореагировавшего мономе­
ра реакционную смесь по достижении требуемой конверсии 
и разложении катализатора обрабатывают острым паром на 
стадии водной дегазации. C целью предотвращения слипания 
полимерной крошки в дегазаторе и снижения вязкости техно­
логических потоков на стадии дегазации в реакционную смесь 
вводится антиагломератор в виде разбавленной водной су­
спензии. Благодаря образованию рыхлого осадка наибольшее 
распространение в качестве антиагломерирующего средства 
получили малорастворимые карбоксилаты кальция, в частно­
сти, стеарат. Частицы антиагломератора за счет образования 
структурно-механического барьера на границе раздела водной 
фазы с полимером предотвращают слипание полимерной 
крошки и обеспечивают ее транспортировку до стадии сушки. 
Антиагломерирующая способность водной суспензии стеарата 
кальция, а в конечном итоге, его расход и остаточное содержа­
ние в готовом продукте (при расходе на 1 тонну полимера 7,5 кг 
стеариновой кислоты и 1,5-2,5 кг хлорида кальция содержание 
антиагломератора в полимере не должно превышать 1,1% мае.) 
в значительной степени определяются гранулометрическим 
составом частиц активного вещества.

В условиях промышленного производства стеарат кальция 
получают непосредственно перед введением в раствор полиме­
ра (свежеприготовленный антиагломератор) по двухстадийной 
схеме (St-C17H35COO ):

HSt + KOH → KSt + H2O, 
2KSt + CaCl2 6bιcτP° > CaSt2J, + 2КС1.
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На второй стадии с высокой скоростью протекает необра­
тимая реакция ионного обмена с выделением твердой фазы 
(конденсационный способ получения дисперсных систем). Как 
следствие, воздействовать на гранулометрический состав су­
спензии антиагломератора можно за счет варьирования усло­
вий проведения реакции взаимодействия стеарата калия с хло­
ристым кальцием.

В условиях промышленного производства антиагломе- 
ратор на основе стеарата кальция получают непосредственно 
в трубопроводе линии циркуляционной воды. Концентрация 
раствора стеариновой кислоты составляет 4,3-5,3 % мае., сред­
ний объемный расход потока — 3 м3/ч с температурой до 75 °C. 
Содержание хлорида кальция в водном растворе составляет 
2-3% мае., средний объемный расход потока — 1,8 м3/ч с тем­
пературой 20-25 °C. Концентрация получаемого водного рас­
твора стеарата кальция составляет не более 5% мае. Низкие 
скорости движения исходных растворов при смешении в тру­
бопроводе (не более о,1 м/с при суммарном расходе потоков 
от 1,2 до 8 м3/ч) определяют неэффективное смешение реаген­
тов и приводит к получению достаточно крупнодисперсных ча­
стиц (диаметр порядка 100-500 мкм).

В работе [284] изучены закономерности изменения гра­
нулометрического состава частиц суспензии стеарата кальция 
при изменении условий проведения реакции взаимодействия 
водных растворов стеарата калия с хлористым кальцием, в част­
ности, при использовании трубчатых турбулентных аппаратов.

При конденсационном способе получения дисперсных си­
стем значительную роль играют локальные концентрационные 
пересыщения малорастворимого продукта реакции, являющи­
еся центрами зародышеобразования твердой фазы. Увеличение 
концентрации хлористого кальция при фиксированном содер­
жании стеарата калия в водном растворе приводит к снижению 
размеров частиц (рис. 4.19). Причем значительное изменение 
диаметра происходит в интервале содержания CaCl2 в воде до 
2-3 % мае. Кроме того, размеры частиц суспензии снижаются
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Рис. 4.19. Зависимость диаметра частиц суспензии d от концентрации CaCl2: 
объемный аппарат (1), трубчатый турбулентный аппарат цилиндрической (2) 
и диффузор-конфузорной (3) конструкций; Cκst = 5 % мае.

в ряду методов их синтеза: объемный аппарат —» трубчатый 
аппарат цилиндрической конструкции → трубчатый аппарат 
диффузор-конфузорной конструкции, что коррелирует с уве­
личением интенсивности турбулентного перемешивания [9].

Аналогичное влияние на гранулометрический состав анти- 
агломератора оказывает изменение концентрации водного рас 
твора стеарата калия (рис. 4.20). Однако в этом случае зависи­
мости имеют более сглаженную форму без четко выраженных 
изломов и диаметр частиц снижается с ростом концентрации 
исходного реагента. Это, очевидно, связано с повышенной вяз­
костью раствора стеарата калия, что также является причиной 
предельного значения по концентрации реагента не более 15 % 
мае. При фиксированном отношении концентраций исходных 
реагентов, увеличение содержания твердой фазы в получа
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CfCaSt25 % мае. d, мкмd, мкм

Рис. 4.20. Зависимость диаметра частиц суспензии от концентрации KSt
Cκst (1-3) (Ccacι2 = 2 % мае.) и CaSt2 (4-6): объемный аппарат (1,4), трубчатый 
турбулентный аппарат цилиндрической (2,5) и диффузор-конфузорной (3, 6) 
конструкций

емой суспензии стеарата кальция приводит к росту размеров 
частиц. Во всех случаях частицы с минимальным в условиях 
эксперимента диаметром получаются при проведении реакции 
в трубчатом турбулентном аппарате диффузор-конфузорной 
конструкции.

Полученные зависимости объясняются изменением отно­
шения скорости зародышеобразования к скорости роста кри­
сталлов. Увеличение концентрации одного из реагентов, при 
фиксированном низком значении другого, приводит к росту 
скорости образования зародышей твердой фазы за счет воз­
никновения в реакционной смеси зон локального пересыще­
ния, являющихся движущей силой процесса образования но­
вой фазы. Снижение концентрации раствора второго реагента 
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обеспечивает низкую скорость процесса роста частиц за счет 
диффузионных ограничений для движения молекул из объ­
ема водной фазы к поверхности кристалла, что в результате 
определяет уменьшение размеров частиц суспензии. Очевидно, 
что в условиях промышленного производства синтетических 
каучуков целесообразно использовать растворы стеарата ка­
лия с концентрацией до 5% мае. и концентрированный рас­
твор хлористого кальция. Ввиду того, что растворимость CaCl2 
в воде составляет порядка 50 % мае. (при 30 °C), то для полу­
чения мелкодисперсной суспензии антиагломератора и пре­
дотвращения преждевременной кристаллизации хлористого 
кальция на стенках технологического оборудования целесоо­
бразно работать с концентрацией до 40 % мае. Использование 
малогабаритного трубчатого турбулентного аппарата диффу- 
зор-конфузорной конструкции за счет формирования в зоне 
реакции интенсивного микросмешения увеличивает скорость 
зародышеобразования в большей степени, чем скорость роста 
кристаллов, что в результате приводит к существенному изме­
нению гранулометрического состава суспензии.

Все дисперсные системы за счет развитой поверхности 
раздела фаз и нескомпенсированности поверхностной энергии 
обладают малой агрегационной устойчивостью. Кроме того, 
в условиях промышленного производства стеарат кальция пе­
ред подачей непосредственно в раствор полимера на стадии 
дегазации проходит ряд технологических узлов (трубопровод, 
усреднительная емкость и т.д.), что сопровождается частич­
ным расслаиванием реакционной смеси и неизбежной агло­
мерацией частиц. По мере выдержки суспензии стеарата каль­
ция происходит укрупнение частиц твердой фазы несмотря 
на низкую концентрацию полученных дисперсных систем (не 
более 5% мае.) (рис. 4.21). Для частиц, сформированных в объ­
емном аппарате смешения, увеличение размеров составляет 
~30 % в течение 40 мин выдержки в отсутствие перемешивания. 
Дальнейшего изменения гранулометрического состава стеа­
рата кальция практически не происходит. Ввиду малых пер-
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Рис. 4.21. Зависимость диаметра частиц суспензии от времени выдержки 
в отсутствие перемешивания т: объемный аппарат (1), трубчатый 
турбулентный аппарат цилиндрической (2) и диффузор-конфузорной (3) 
конструкций; Cκst = 5 % мае., Ccaα2 = 2 % мае.

воначальных размеров частиц суспензии, полученных в труб­
чатых аппаратах цилиндрической и диффузор-конфузорной 
конструкций, они укрупняются практически в 4 раза в течение 
6о мин. Однако конечный размер предварительно полученных 
в трубчатом аппарате диффузор-конфузорной конструкции и 
выдержанных в отсутствие перемешивания суспензий остается 
меньшим среди других методов синтеза. Таким образом, при 
движении суспензии свежеприготовленного антиагломератора 
по узлам технологического оборудования до стадии дегазации 
возможно протекание процесса агломерации частиц твердой 
фазы. В результате снижения антиагломерирующей способ 
ности более грубодисперсной суспензии стеарата кальция это 
может привести к недопустимому увеличению содержания 
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антиагломератора в готовом продукте. Полученные экспери­
ментальные данные свидетельствуют о необходимости допол­
нительного дробления частиц антиагломератора на основе 
стеарата кальция непосредственно перед подачей суспензии на 
стабилизацию полимерной крошки в дегазаторе.

Гидродинамическое воздействие на предварительно по­
лученную и выдержанную в течении определенного времени 
суспензию CaSt2 в объемном аппарате с дополнительным тур- 
булизирующим устройством незначительно снижает размер 
частиц дисперсной фазы (рис. 4.22). Уменьшение диаметра ча­
стиц наблюдается при гидродинамическом воздействии в труб­
чатых аппаратах цилиндрической конструкции. Обработанная 
таким образом суспензия имеет размеры активного вещества, 
сопоставимые с полученными при синтезе in situ (свежепри­
готовленный без предварительной выдержки) в объемном 
аппарате с дополнительно установленным турбулизирующим 
устройством (рис. 4.22, кривая 5). Движение предварительно 
выдержанной суспензии в трубчатом турбулентном аппара­
те диффузор-конфузорной конструкции за счет интенсивных 
сдвиговых деформаций со стороны сплошной фазы приводит 
к формированию частиц с размерами, не превышающими по­
лученных в объемном аппарате in situ (рис. 4.22, кривая 3).

Воздействие на суспензию, выдержанную в разных вре­
менных интервалах, в различных реакторах приводит к одина­
ковому снижению размеров частиц. Это проявляется в парал­
лельном смещении графиков зависимости диаметра частиц 
стеарата кальция от времени выдержки для отличающихся ус­
ловий синтеза (рис. 4.22, кривые 1-3) относительно зависимо­
сти «старения» антиагломератора (рис. 4.22, кривая 4). Это сви­
детельствует об определяющем влиянии на процесс дробления 
предварительно полученных и выдержанных частиц суспензии 
сдвиговых деформаций со стороны сплошной фазы. Причем ин­
тенсивность гидродинамического воздействия для рассмотрен­
ных реакционных устройств максимальна в случае использова­
ния трубчатого аппарата диффузор-конфузорной конструкции.
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d, мкм

Рис. 4.22. Зависимость диаметра частиц, полученных в объемном аппарате, 
от времени выдержки суспензии в отсутствие перемешивания (4): 
воздействие на предварительно полученные частицы в объемном 
аппарате (1), трубчатом турбулентном аппарате цилиндрической (2) и 
диффузор-конфузорной (3) конструкций, in situ (5)

Соблюдение промышленных параметров процесса при 
синтезе антиагломератора на основе стеарата кальция в труб­
чатых турбулентных аппаратах позволяет получать водную 
суспензию с pH = 10,5-12. Указанный водородный показатель 
раствора является оптимальным как для стабилизации крошки 
полимера, так и для выделения непрореагировавшего мономе­
ра и растворителя из реакционной смеси на стадии дегазации.

Таким образом, оптимизация концентрации исходных ре­
агентов при получении антиагломератора для синтетических 
каучуков на основе стеарата кальция позволяет эффективно 
воздействовать на гранулометрический состав активного ве­
щества. При прочих равных условиях, суспензию с минималь­
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ными в условиях эксперимента размерами частиц твердой 
фазы удается получить при использовании малогабаритного 
трубчатого турбулентного аппарата диффузор-конфузорной 
конструкции. Варьирование концентрации реагирующих ве­
ществ, наряду с совершенствованием типа и конструкции ре­
акционного устройства, определяет возможность достижения 
максимального значения отношения скорости зародышеобра­
зования к скорости роста кристаллов и, как следствие, получе­
ния частиц стеарата кальция с высокой антиагломерирующей 
способностью. Возможность получения продукта высокого ка­
чества, отсутствие механических перемешивающих устройств 
и подвижных элементов подтверждают преимущество исполь­
зования трубчатых турбулентных аппаратов диффузор-кон­
фузорной конструкции для получения антиагломератора для 
синтетических каучуков на основе стеарата кальция.



Глава 5

НОВЫЕ РЕШЕНИЯ В ОБЛАСТИ
АППАРАТУРНОГО ОФОРМЛЕНИЯ
БЫ CTPO ПРОТЕКАЮЩИХ
ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

Реакторы занимают центральное место в любом производ­
стве, связанном с химическим превращением веществ, и 
являются элементами технологической схемы, от их совер 

шенства зависит надежность и устойчивость реализуемого 
процесса, его технологичность, экономичность, экологическая 
безопасность. Применяемые в промышленности химические 
аппараты отличаются разнообразием форм, что затрудняет их 
классификацию. В общем случае используют модели, описыва­
ющие непрерывные или периодические реакторы идеального 
смешения и вытеснения или их эмпирические сочетания.

5.1. Реакторы вытеснения

К этому типу реакторов относятся разнообразные трубчатые 
и колонноподобные аппараты, а также шнековые устрой­
ства [70]. Реакторы вытеснения применяются для многих газо­
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фазных реакций, осуществляемых в промышленном масштабе, 
в частности, это окисление окиси азота, хлорирование (напри­
мер, этилена), полимеризация этилена при высоком давлении. 
Они также используются для некоторых жидкофазных и газо­
жидкостных реакций, например, при получении полимеров 
стирола в колоннах и некоторых других производствах пласт­
масс и каучуков, в синтезе аммиака, метанола, сульфатирова­
нии олефинов [3].

В реакторе вытеснения непрерывного действия не предус­
матривается продольное перемешивание среды [70]. Отсюда 
следует, что подходящей аппроксимацией при расчете параме­
тров реактора является модель идеального вытеснения (модель 
с поршневым режимом). Эта модель характеризуется следую­
щими положениями:

1. Поршневой режим течения реакционной смеси.

2. В любом поперечном сечении, нормальном к движению 
жидкости, объемная скорость и свойства жидкости (дав­
ление, температура и состав) однородны, при этом для 
реактора вытеснения характерно узкое распределение 
по временам пребывания реагентов в аппарате. Среднее 
время пребывания рассчитывается по формуле [2]

τλiv = L∣V, (5.1)

где L — длина реактора; V — скорость потока.

3. Наличие градиентов температуры, концентрации ре­
агентов и скорости химической реакции по длине ап­
парата ввиду отсутствия продольного перемешивания 
(диффузия пренебрежимо мала по сравнению с объем­
ной скоростью потока).

Если выполняются условия ламинарности потока, как это 
имеет место в большинстве полимеризационных реакторов 
вытеснения (особенно при блочной полимеризации [76]), по­
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перечные размеры d проточного реактора вытеснения часто 
ограничиваются скоростью процессов переноса в поперечном 
направлении, которые носят молекулярный характер и, сле­
довательно, оказываются очень малыми по величине. В то же 
время продолжительное время протекания многих промыш­
ленных процессов (большое характерное время химической 
реакции τx) приводит к необходимости использования очень 
большой длины реактора вытеснения и обусловливает необхо­
димость создания больших движущих усилий.

На практике изотермический процесс в реакторах вытес­
нения реализовать невозможно, так как для этого нужно варьи­
ровать теплоотдачу по длине реактора в соответствии с кине­
тикой тепловыделения. Поэтому реакторы вытеснения обычно 
работают в адиабатическом или, по меньшей мере, в неизотер­
мическом режиме с внешним теплоотводом. Уравнение тепло­
вого баланса для стационарного режима в микрообъеме реак­
тора вытеснения имеет вид [76]

Q = -C ^dυ +q^dυ -2πRdLK(τ -T ), (5.2)
p dt p dt p т\ад х/л

где Vp — объем реактора; q — тепловой эффект реакции; П — вы­
ход продукта в единице объема; Cp — теплоемкость среды; 
Kτ — коэффициент теплопередачи через стенку.

Следует иметь в виду, что любое отклонение от идеально­
го вытеснения называют обратным перемешиванием. В этом 
смысле противоположной аппарату идеального вытеснения 
идеализированной моделью непрерывно действующих аппа­
ратов считаются объемные реакторы идеального перемешива­
ния (или идеального смешения).



5.2. Реакторы смешения

К реакторам смешения или каскаду проточных реакторов сме­
шения относятся разнообразные по конструкции вертикаль­
ные и горизонтальные емкостные аппараты, оборудованные 

различными перемешивающими устройствами: лопастными, 
турбинными, ленточными, дисковыми, шнековыми, в том числе 
и рассчитанными на перемешивание высоковязких сред [1].

Существенным отличием объемного реактора смешения 
от реактора вытеснения является возможность достижения 
полного перемешивания в аппарате, что позволяет максималь­
но использовать реакционный объем без заметного образова­
ния застойных зон. В этом случае наблюдается широкий вид 
распределения по временам пребывания реагентов в аппарате.

Для реактора смешения изотермический режим является 
характерным в стационарных условиях работы, при этом тем­
пературное поле в зоне реакции можно изменять по ходу про­
цесса (как правило, в каскаде реакторов смешения).

Тепловой баланс в реакторах смешения характеризуется 
подъемом температуры в аппарате за счет адиабатического ра­
зогрева реакционной смеси и скоростью теплоотвода (без учета 
кипения) [76]:

Qτ = GpCv(T1-To)+Kj(Tr-Tx), (5-3)

где G—объемный расход потока; F— поверхность теплопередачи.
Рассмотренные идеализированные модели позволяют изу­

чать процессы при постоянных в объеме реактора температуре 
и концентрациях, т. е. в стационарных условиях. В реальных же 
условиях химического производства существенную роль игра­
ют физические процессы переноса тепла и вещества: теплопро­
водность, диффузия, конвекция, турбулентность и т. д.
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Условием необходимости учета переноса при анализе того 
или иного процесса является соотношение характерных вре­
мен химической реакции (тх) и переноса тепла или вещества, 
в первую очередь, времени смешения (tcm) τx < тсм. Практически 
единственным способом влияния на характер протекания хи­
мических реакций в диффузионной области (скорость реакции, 
селективность процесса, характеристики продуктов, темпера­
турный режим и т. д.) является интенсификация турбулентно­
го обмена (смешение) в объеме химического аппарата. Весьма 
эффективным для решения этой проблемы явилось использо­
вание трубчатых турбулентных аппаратов вытеснения непре­
рывного действия, которых нет в классификации аппаратов 
химической технологии.

Разработаны аппараты для эффективного проведения бы­
стрых жидкофазных реакций в турбулентном режиме — вы­
сокопроизводительные малогабаритные трубчатые турбу­
лентные реакторы вытеснения струйного типа, работающие 
в турбулентных потоках. Аппараты совмещают лучшие техни­
ческие и технологические преимущества известных в промыш­
ленности реакторов смешения и вытеснения, при этом отлича­
ются наличием собственных оригинальных, присущих только 
им, фундаментальных особенностей.

5.3. Трубчатые турбулентные реакторы 
вытеснения

Разработаны четыре модификации трубчатых турбулентных 
аппаратов для проведения быстрых химических реакций, 
массообменных жидкофазных процессов в промышленно­
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сти (рис. 5.1): цилиндрической (с постоянным по длине диаме­
тром аппарата); кожухотрубчатой (пучок трубок, омываемых 
хладоагентом); диффузор-конфузорной (с несколькими после­
довательно соединенными секциями с локальными гидроди­
намическими сопротивлениями) и «зонной» (последовательно 
соединенные независимые адиабатические зоны реакции, раз­
деленные зонами охлаждения) конструкций, принципиально 
отличающихся от известных промышленных аппаратов сме­
шения и вытеснения.

Относительными недостатками малогабаритных трубча­
тых турбулентных аппаратов первого поколения (цилиндри­
ческой конструкции) являются: быстрый спад коэффициента 
турбулентной диффузии Dt и, как следствие, эффективности 
перемешивания реакционной смеси в реакторе по мере уда-

Реагент 1 χ Продукты

I Реагент 2

Реагент ι \

Рис. 5.1. Трубчатые турбулентные аппараты цилиндрической (а), 
кожухотрубчатой (б), диффузор-конфузорной (в) и «зонной» (г) 
конструкций: 1 — зона реакции, 2 — зона охлаждения
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ления от мест ввода реагентов (через 1-2 калибра), а также 
низкая эффективность внешнего теплосъема. Для решения 
проблемы эффективного съема тепла были разработаны кожу­
хотрубчатые турбулентные реакторы. Используя пучок трубок, 
омываемых хладоагентом, можно, сохраняя требуемую про­
изводительность, заметно улучшить внешний теплосъем, при 
проведении процесса в квазиизотермических условиях. Если 
при проведении быстрых химических процессов на базе этих 
двух конструкций турбулентных аппаратов не может быть обе­
спечен эффективный теплосъем, то, во избежание недопусти­
мого перегрева реакционной смеси в местах ввода реагентов, 
возможно использовать «зонную» модель. В каждую зону, где 
идет реакция, подается порция одного из реагентов, размер ко­
торой определяет допустимый подъем температуры на участке 
реактора. Чем больше число зон реакции, тем выше возмож­
ностей управления быстрыми химическими реакциями, а при 
синтезе полимеров — их молекулярными характеристиками.

Лучшими по техническим характеристикам являются 
трубчатые турбулентные аппараты второго поколения — диф- 
фузор-конфузорной конструкции, которые при проведении 
быстрых жидкофазных процессов превосходят другие аппара­
ты химической технологии. В частности, их отличительными 
особенностями являются: возможность получения требуемого 
уровня турбулентности, а следовательно, интенсивности сме­
шения и теплопередачи, при существенно меньших скоростях 
потока; сохранение практически постоянного высокого уровня 
турбулентности по всему объему аппарата; возможность фор­
мирования автомодельного режима относительно вязкости и 
критерия Re и др.

Как следствие, аппараты этого типа незаменимы при рабо­
те с любыми средами, в том числе и с высоковязкими раствора­
ми полимеров. Аппараты диффузор-конфузорной конструкции 
характеризуются высокой эффективностью при работе с много­
фазными системами, когда благодаря локальным гидродинами­
ческим сопротивлениям имеет место тонкое диспергирование 
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фаз с получением однородных эмульсий и пен, существенно 
большей (на порядок и выше) по сравнению с барботированием 
или интенсивным механическим перемешиванием скоростью 
растворения и количеством газов в жидкости; повышением ко­
эффициента теплопередачи через внешнюю стенку по сравне­
нию с аппаратами цилиндрической конструкции. При соблю­
дении соотношения τx > τιyp6 > тмезо > тмикро быстрые процессы 
протекают в оптимальном режиме, при этом уменьшение ра­
диуса реактора R ведет к снижению характерных времен сме­
шения, что является ключом к проведению быстрых процессов 
в оптимальных условиях. Изменение скорости движения жид­
ких потоков в аппаратах диффузор-конфузорной конструкции 
и соотношения dn∕dκ являются единственными, но эффектив­
ными, способами воздействия на характер диспергирования 
и качество получаемых эмульсий и суспензий. Аппараты диф­
фузор-конфузорной конструкции могут работать как в режиме 
вытеснения, так и смешения, что достигается, в первую оче­
редь, изменением геометрии аппарата и соотношением скоро­
стей движения реакционной смеси.

Таким образом, трубчатые турбулентные аппараты диффу­
зор-конфузорной конструкции, в которых возможно формиро­
вать, как режим квазиидеального вытеснения в турбулентных 
потоках и реализовать основное условие протекания любого хи­
мического процесса tcm ≤ тх, так и автомодельное течение жид­
ких потоков по отношению к Re и вязкости, представляет новый 
тип промышленных малогабаритных высокопроизводитель­
ных реакторов струйного типа. Они совмещают лучшие техни­
ческие и технологические преимущества реакторов смешения 
и реакторов вытеснения и должны быть включены в действую­
щую классификацию аппаратов химической промышленности.

Использование трубчатых турбулентных аппаратов для 
проведения быстрых химических процессов в условиях про­
мышленного производства позволяет создавать непрерывные 
энерго- и ресурсосберегающие технологии повышенной эколо­
гической чистоты.
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5.4. Непрерывные энерго- и 
ресурсосберегающие технологии на базе 
трубчатых турбулентных аппаратов

Малогабаритные трубчатые турбулентные аппараты вне­
дрены в производствах:

• низко- и среднемолекулярных полимеров и сополиме­
ров на основе изобутилена, бутиленов, пропилена и др. 
на стадии катионной гомо(со)полимеризации;

• бутадиен-а-метилстирольных каучуков марок СКМС-30, 
СКМС-50П и др. («горячая» и «холодная» свободнора­
дикальная сополимеризация бутадиена с а-метилсти- 
ролом), на стадиях формирования эмульсии, смешения 
эмульсии с инициатором, введения стоппера в реакци­
онную смесь;

• стереорегулярного полиизопрена на стадиях форми­
рования центров роста макромолекул (предреактор) 
при получении СКИ-3 (Ti-Al) и СКИ-5 (Nd-Al), ней­
трализации и разложении гидрохлоридов изопрена, 
водной отмывки изопрен-изопентановой фракции 
углеводородов;

• этиленпропиленовых каучуков марок СКЭП и СКЭПТ 
на стадиях формирования однородной газожидкост­
ной смеси с равномерной подачей ее в параллельно 
работающие полимеризаторы, формирования центров 
роста макромолекул (предреактор), разложения и от­
мывки катализаторов Циглера-Натта, введения в по­
лимер стабилизаторов;
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• галобутилкаучуков на стадиях галогенирования бутил­
каучука, нейтрализации и отмывки полимеризата, вве­
дения стабилизаторов;

• смесевых бензинов на стадии компаундирования;

• алкилбензина по реакции алкилирования изопарафи­
нов олефинами;

• аммонийфосфатных удобрений на стадии взаимодей­
ствия жидкого аммиака с фосфорной кислотой;

• дихлорэтана, хлористого этила, хлорбензолов на стадии 
хлорирования и гидрохлорирования углеводородов.

Новый способ и устройство для его осуществления в этих 
процессах гарантируют: сохранение основных принципов 
действующей технологической схемы; сокращение произ­
водственных площадей, включая исключение капитального 
строительства; увеличение общей производительности не ме­
нее, чем в 2-4 раза; увеличение (в юоо и более раз) удель­
ной производительности реактора; высокое качество гото­
вого продукта; возможность использования сырья широкого 
состава, а также нестандартного сырья без дополнительной 
очистки; снижение расходных норм на сырье (на 10-15 %) и ка­
тализатор (в 1,5-2 раза); уменьшение металлоемкости и объ­
ема аппарата (в юоо-юооо раз); снижение удельных затрат 
на воду (до 15-20 % и выше); снижение расходов на электро­
энергию (до 15-20% и выше); сокращение обслуживающего 
персонала; высокую степень экологической чистоты техноло­
гического процесса; сужение MMP в полимерах (Mw∕Mn с 8-12 
и более до 2,5-3,5); универсальность процесса (получение на 
одной установке широкого ассортимента полимеров с MM от 
200 до 6о тыс.) и др.

Общий характер новой энерго- и ресурсосберегающей тех­
нологии повышенной экологической безопасности с использо­
ванием трубчатых турбулентных реакторов подтвержден при 
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проведении опытно-промышленных испытании с сохранением 
указанных преимуществ при получении:

• присадки «Днепрол» на основе полиизобутилена [7];

• присадки ИНХ-388 — сополимера изобутилена со сти­
ролом [7];

• олигомеров пиперилена (катионная олигомеризация, 
стопперирование процесса, отмывка полимеризата) [45];

• хлорированных бутадиенов [7];

• разложения катализаторов Циглера-Натта или хлор­
содержащих электрофильных катализаторов водой, 
спиртом, паром и др. [47, 285];

• стабилизированных каучуков при сочетании раствора 
каучука (полимеризата) с раствором стабилизатора и 
др. [197];

• антиагломераторов для синтетических каучуков (взаимо­
действие стеарата калия с хлористым кальцием) [284];

• ациклических, циклических ди- и полиаминов (ами­
нирование дихлорэтана, нейтрализация аминохлорги- 
дратов) [9];

• моющих средств (нейтрализация, отмывка, экстракция 
алкилсульфатов) [19];

• терефталевой кислоты (окисление п-ксилола кислоро­
дом воздуха) [9];

• изопентана (гидрирование изопрена) [9];

• бутена-1 (формирование каталитической системы ди­
меризации этилена);

• синтетических каучуков (водные отмывки бутилен­
изобутиленовой фракции и дивинила от аммиака, изо­
прена от карбонил- и азотсодержащих соединений);
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• стереорегулярного полибутадиенового каучука мар­
ки СКД (формирование однородных центров роста 
макромолекул).

Подробный обзор результатов промышленных внедрений 
трубчатых турбулентных аппаратов, реализованных до 1996 г. 
приведен в [7].

5.4.1. Олиго- и полиизобутилены

Впервые трубчатые турбулентные аппараты цилиндриче­
ской конструкции были внедрены в условиях промышлен­
ного производства при получении различных марок полимеров 

бутиленов (табл. 5.1) на заводах г. Сумгаита, Салавата, Самары, 
Грозного, Кременчука. Подробное описание технологических 
аспектов производства олиго- и полиизобутиленов приведено 
в работе [7]. Средние показатели работы трубчатого реактора 
по сравнению с традиционными аппаратами смешения пред­
ставлены в табл. 5.2.

Промышленные марки олиго- и полиизобутиленов

Таблица 5.1

Молекулярная масса продукта Промышленные марки

300-500

Низкомолекулярные

Октол-30

6oo-8oo Конденсаторный октол

800-1200 Октол-юоо

700-1600 Октол-К

2000-3500 Октол-боо
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Таблица 5.2

4000-6000

Среднемолекулярные

П-5

9000-15000 П-10

16000-25000 П-20

40000-55000 П-50

70000-99000 П-85

IOOOOO- 134000

Высокомолекулярные

П-118

135000-174000 П-155

175000-225000 П-200

Технико-экономические показатели трубчатого 
турбулентного реактора, работающего в режиме 
квазиидеалъного вытеснения в турбулентных потоках 
в сравнении с объемными реакторами идеального 
смешения [7]

Показатели
Трубчатый 
турбулент­

ный реактор

Объемный 
реактор 

ЛенНииХиммаш, 
Россия

Объемный 
реактор 
фирмы 

Stratco, США

Объемный 
реактор 
фирмы 

Amoco, США

Объем реактора, м3 0,04±0,02 ι,5÷4,o до 29 20÷30

Металлоемкость, т 0,05 7,5 до 40 50

Энергоемкость, 
отн. ед.

0,08÷0,085 1 1 1

Время выхода на 
режим (после 
остановки), ч

0,01 5,5÷O,5 4±ι 4±1

Время пребыва­
ния, ч

0,003 1,5±O,5 1 1

Производитель­
ность, т/ч

более 10 2±1 ДО 5 ДО 10

Удельная произво­
дительность, отн. ед.

более1ооо 1 1 ι,5±o,5
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Удельные затраты 
на, отн. ед.

воду 0,8 1 1 1

сырье о,75 1 o,9 1

катализатор 0,55 1 1 1

На рис. 5.2 показана взаимосвязь различных входных и 
выходных параметров быстрой полимеризации изобутиле­
на, протекающей в турбулентном трубчатом реакторе, демон­
стрирующая возможность управлять ранее неуправляемыми 
реакциями.

Рис. 5.2. Влияние химико-технологических факторов на качество и выход 
полиизобутилена
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5.4.2. Галобутилкаучук

В мире в настоящее время производится около 1 млн т бу­
тилкаучука в год. Развитие современных технологий опре­
деляет новые требования к свойствам бутилкаучуков и для их 

удовлетворения быстрыми темпами стало развиваться произ­
водство галобутилкаучуков. Подобные технологии предполага­
ют частичное или полное присоединение к молекуле бутилка­
учука хлора, брома, йода или их смесей. Для реализации этого 
процесса применяют традиционные технологии с использо­
ванием реакторов смешения из металлов и сплавов с высокой 
коррозионной стойкостью. Особенностью процесса является 
то, что галогенирующие агенты могут находится в различных 
агрегатных состояниях: хлор — газообразном или в виде водно­
го раствора; бром и йод — в виде раствора.

Промышленные способы получения хлорбутилкаучука 
являются одними из наиболее сложных по технологии и энер­
гоемких. Единственно приемлемым промышленным способом 
производства является хлорирование бутилкаучука молеку­
лярным хлором в высоковязком растворе. Процесс включает 
следующие стадии [200]:

1) приготовление 10-15% мае. растворов бутилкаучука 
в алифатических или хлорированных углеводородах;

2) жидкофазное хлорирование бутилкаучука в растворе 
молекулярным хлором;

3) нейтрализация раствора образовавшегося хлорбутил­
каучука в углеводородном растворителе;

4) отмывка раствора хлорбутилкаучука водой от солей 
(экстракция);

5) введение в хлорбутилкаучук стабилизатора — антиок­
сиданта и антиагломератора — стеарата кальция или 
цинка;
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6) водная дегазация полимера;

7) выделение и сушка полимера;

8) отмывка растворителя, азеотропная осушка и ректифи­
кация возвратного растворителя.

Практически на всех стадиях в мире используются стан­
дартные объемные аппараты (6 м3 и более), снабженные интен­
сивными перемешивающими и теплообменными устройства­
ми, а также колонны, интенсивные смесители и т.п. (рис. 5.3). 
Отличительной особенностью производства является необхо­
димость решения ряда достаточно сложных проблем:

1) Создание условий эффективного массообмена в систе­
ме «вязкая жидкость-газ» с обязательным формиро­
ванием в зоне реакции мелкопузырькового (пенного) 
режима и исключение возможности формирования 
«снарядного» режима при движении смеси газов через 
вязкую жидкость;

2) Создание при хлорировании бутилкаучука условий, 
когда время смешения меньше или сопоставимо с вре­
менем химической реакции tcm ≤ тх.

Для интенсификации процесса хлорирования бутилкаучу­
ка в объемных реакторах смешения в качестве дополнительно­
го аппарата — хлоратора часто используется центробежный на­
сос, куда подается раствор бутилкаучука и смесь хлора с азотом. 
Для обеспечения необходимого времени пребывания реагиру­
ющей смеси предусмотрен рецикл.

На основе результатов изучения специфики протекания 
процесса хлорирования бутилкаучука в растворе молекуляр­
ным хлором, условий формирования автомодельного режима 
течения высоковязких растворов полимеров и закономерно­
стей движения двухфазных потоков в трубчатых каналах пред­
ложен принципиально новый, экономичный, непрерывный 
процесс получения хлорбутилкаучука. В новом процессе мало­
габаритные трубчатые турбулентные аппараты оригинальной 
конструкции, работающие в режиме высокой турбулентности 
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в потоках, возможно использовать по меньшей мере, на че­
тырех стадиях технологической схемы (рис. 5.4) [42, 43, 197]. 
В разработанном процессе исключен объемный аппарат сме­
шения, где раствор хлорбутилкаучука насыщается хлором, за­
менены на трубчатые аппараты объемные реакторы смешения 
на стадиях хлорирования бутилкаучука (позиция 4), нейтрали­
зации (позиция 5), введения в полимер стабилизаторов и анти- 
агломератора (позиции 12,15). Возможно заменить на трубча­
тый аппарат также и промывную колонну (позиция 9), где идет 
водная промывка растворителя.

Рис. 5.3. Традиционная технологическая схема получения 
хлорбутилкаучука: 1 — аппарат получения раствора бутилкаучука; 2, 8, п, 
14,19,21 — насосы; 3,12,15 — интенсивные смесители с механическими 
мешалками; 4 — объемный аппарат смешения — хлоратор; 5 — объемный 
аппарат смешения — нейтрализатор; 6 — фильтр; 7— сборник; 9 — промывной 
аппарат-колонна с мешалкой; ю, 24 — отстойники; 13 — усреднитель;
16 — инжектор; 17 — дегазатор; 18 — дросселирующее устройство;
20 — вакуумный дегазатор; 22,23 — конденсаторы. Потоки: I — растворитель; 
II — крошка бутилкаучука; III — хлор; IV — азот; V — водный раствор 
щелочи; VI — вода; VII — промывная вода на очистку; VIII — раствор 
стабилизатора-антиоксиданта; IX — суспензия антиагломератора; X — пар; 
XI — хладоагент; XII — к линии вакуума; XIII — бензин на осушку; XIV — вода 
на отпарку органических соединений; XV — пульпа в концентратор
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Рис. 5.4. Технологическая схема получения хлорбутилкаучука 
с использованием трубчатых турбулентных аппаратов струйного типа на 
стадиях: 4 — хлорирования; 5 — нейтрализации; 9 — водной промывки 
растворителя; 12,15 — введения в хлорбутилкаучук стабилизатора- 
антиоксиданта и антиагломератора соответственно

Основная реакция взаимодействия галогена и раствора 
эластомера во многом зависит от агрегатного состояния гало­
гена. В случае газообразного состояния галогена необходимо 
быстро создать тонкую газожидкостную эмульсию и интен­
сивно ее перемешивать вдоль движения потока. При этом 
интенсивное перемешивание тонкой эмульсии обеспечивает 
поддержание развитой межфазной поверхности эмульсии и 
интенсивную реакцию присоединения хлора, исключая реали­
зацию снарядного режима движения газовой среды. Следует 
учитывать, что различия в плотностях и количествах взаимо­
действующих компонентов чрезвычайно высоки, поэтому это 
самая труднореализуемая стадия процесса.
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Для осуществления этой стадии разработан малогабарит­
ный трубчатый турбулентный реактор-хлоратор с оригиналь­
ными насадками [9, 286] (рис. 5.5).

Учитывая, что объем газовой среды в процессе превышает 
объем раствора эластомера, после предварительного смешения 
газожидкостной смеси следует разделить поток в насадке как 
минимум на 2 части: периферийной и осевой. Периферийный 
движется по винтовому каналу, образованному канавками 
наружной поверхности насадок и внутренней поверхностью 
корпуса трубчатого реактора. В нем за счет движения по спи­
рали осуществляется турбулизация газожидкостной смеси и

Рис. 5.5. Общий вид трубчатого турбулентного реактора диффузор- 
конфузорной конструкции с насадками для хлорирования бутилкаучука: 
1 — корпус аппарата; 2 — штуцер ввода раствора бутилкаучука; 3 — штуцер 
ввода газовой смеси или газа; 4 — рассекатель потока; 5 — насадки;
6 — статический смеситель; 7 — штуцер отвода газожидкостной смеси 
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создаются условия интенсивного смешения с образованием 
эмульсии. Чем выше турбулизация потока, тем мельче части­
цы эмульсии, больше поверхность фаз, интенсивнее обновле­
ние межфазной поверхности эмульсии и скорость химического 
взаимодействия.

Второй поток — осевой движется через внутренние поло­
сти насадок. В осевом потоке при его движении также созда­
ны условия турбулизации. Это достигается тем, что внутрен­
няя поверхность насадок по торцам выполняется коническими 
уступами. Соединяясь между собой, насадки образуют систему 
диффузор-конфузорных секций. В этих секциях поток подвер­
гается последовательному сжатию и расширению, приводяще­
му к турбулизации потока, что обеспечивает быстрое и полное 
смешение сред и интенсификацию протекания химической 
реакции.

Учитывая, что в двух потоках процессы галогенирования 
могут протекать с различной интенсивностью, созданы усло­
вия взаимосообщения и перемешивания двух потоков по дли­
не реактора через специальные полости и отверстия в насадках. 
Слияние двух потоков окончательно происходит на выходе из 
последней насадки по ходу движения потока. Для дополни­
тельного улучшения смешения взаимодействующих сред пе­
риферийного и осевого потоков насадки могут периодически 
разделяют пористыми разделительными слоями.

Последующие операции промывок, нейтрализации и ста­
билизации уже галогенированного эластомера проводят также 
при турбулентном режиме движения потока путем подачи со­
ответствующего агента соосно.

Технологический процесс непрерывного получения гало­
генированных эластомеров с использованием малогабаритных 
трубчатых турбулентных аппаратов можно реализовать по бо­
лее компактной технологической схеме (рис. 5.6) [287].

Процесс легко трансформируется для синтеза других 
эластомеров и сополимеров, имеющих двойную связь в ос­
новной цепи мономерного звена. Поэтому круг используемых
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Рис. 5.6. Принципиальная схема производства хлорбутилкаучука на базе 
малогабаритных трубчатых турбулентных аппаратов: 1 — хлоратор; 2,5,7, 
9 — разделительные емкости; з — насос; 4 — реактор основной промывки; 
6 — нейтрализатор; 8 — реактор дополнительной промывки; ю — реактор 
стабилизации; потоки: I — галоген; II, JV — вода; III — нейтрализатор;
V — стабилизатор

эластомеров достаточно широк: изопреновый, бутадиеновый, 
бутадиен-стирольный каучуки, тройной сополимер этилена и 
пропилена и др.

Процесс отличается компактностью и гарантирует суще­
ственные энерго- и ресурсосбережения, повышенную экологи­
ческую безопасность, легкое управление, увеличение произво­
дительности процесса (в сотни раз), значительное уменьшение 
производственных площадей, повышение качества продук­
ции [287]. Снижаются инвестиционные расходы и себестоимость 
продукции. Важным преимуществом является возможность из­
готовления оборудования из низколегированных сплавов.



5.4.3. Этиленпропиленовый каучук

Непрерывная растворная сополимеризация этилена и про­
пилена в присутствии третьего непредельного мономе­
ра (этилиденнорборнен или дициклопентадиен) на катализа­

торах Циглера-Натта достаточно тонкий процесс. Показатели 
получаемого каучука имеют тенденцию к отклонению от за­
данных параметров на разных полимеризационных батареях. 
Это связано с недостаточной устойчивостью газожидкостной 
смеси, содержащей газообразные и жидкие продукты, кото­
рые при движении по трубопроводам склонны к расслоению. 
Существует вероятность возникновения неоднородностей в ак­
тивности каталитического комплекса, образующегося при сме­
шении исходных компонентов, как правило, в объеме первого 
реактора полимеризационной батареи.

Учитывая особенности и прогнозируя результаты воз­
можной интенсификации движения технологических пото­
ков, предложена эффективная технологическая схема син­
теза СКЭП (насыщенный сополимер этилена и пропилена) 
и СКЭПТ (ненасыщенный сополимер этилена, пропилена и 
третьего мономера).

На первом этапе газожидкостную смесь (шихту), содер­
жащую углеводородный растворитель (нефрас, гексан, геп­
тан, деароматизированные фракции C6-C8 или их смеси), 
мономеры (этилен, пропилен, дициклопентадиен, этилиден­
норборнен), водород, рециркуляционный газ подают в гребен­
ку с последующим вводом в трубчатый аппарат диффузор-кон- 
фузорной конструкции. В результате создания турбулентного 
движения потока обеспечивается полное и быстрое смешение 
и насыщение жидкостей газообразными продуктами, с образо­
ванием тонкодисперсной газожидкостной эмульсии.

Газожидкостной поток при движении по трубопроводам 
в условиях ламинарного течения разделяется на газовую и 
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жидкую среды, что меняет во времени ее фракционный состав, 
подаваемый в первый реактор-полимеризатор. Для обеспече­
ния требуемого качества продукта, эмульсию не только необхо­
димо создать, но и поддерживать ее состав на должном уровне 
при движении по трубопроводам к реактору.

Другая проблема производства заключается в получении 
на разных полимеризационных батареях сополимеров оди­
накового композиционного состава. В этом случае возможно 
применение реактора-распределителя раствора мономеров, 
в котором дополнительно создают развитое турбулентное дви­
жение, путем использования турбулизирующих секций в виде 
насадок диффузор-конфузорного типа и дальнейшее распреде­
ление в этих условиях газожидкостной смеси через отверстие 
емкости реактора-распределителя в разводящие трубопроводы. 
В этом случае создаются условия направления к реакторам га­
зожидкостной смеси одинакового состава. На последнем эта­
пе газожидкостная смесь вновь турбулизируется перед вводом 
в объем реактора.

В соответствии с изложенным, при формировании однород­
ной газожидкостной смеси (рис. 5.7) охлажденные компоненты 
в определенных пропорциях под давлением подаются в гре­
бенку 7 и трубчатые турбулентные аппараты диффузор-кон- 
фузорной конструкции 8 и 9, в которых обеспечивается разви­
тый турбулентный режим движения потока и, как следствие, 
предварительное смешение. Попадая в трубчатый турбулент­
ный реактор-распределитель ю, газожидкостная смесь вновь 
смешивается в условиях турбулентного потока. Практически 
не меняя условий движения, газожидкостная смесь подается 
в разводящие трубы и. Затем, через трубчатые турбулентные 
аппараты диффузор-конфузорной конструкции 12 газожид­
костная смесь вводится непосредственно в параллельно рабо­
тающие полимеризаторы.

Поэтапное приготовление газожидкостной смеси в трубча­
тых турбулентных аппаратах и распределение ее подачи к па­
раллельно работающим полимеризаторам позволяет в разных
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Рис. 5.7. Способ непрерывной растворной сополимеризации и реактор- 
распределитель для его осуществления: 1 — полимеризатор; 2 — привод 
перемешивающего устройства; з — штуцер для ввода газожидкостной 
смеси; 4,5 — штуцера для раздельной подачи компонентов каталитического 
комплекса; 6 — штуцер для отвода сополимера; 7 — гребенка;
8, 9,12 — трубчатые турбулентные аппараты диффузор-конфузорной 
конструкции; ю — трубчатый турбулентный аппарат-распределитель; 
и — разводящие трубы

реакторах получать сополимеры с одинаковыми свойствами, 
при этом, при прочих равных условиях полимеризации, на­
блюдается увеличение производительности процесса в целом, 
а производительность отдельных полимеризаторов при этом 
стала одинаковой [288].

На стадии формирования центров роста макромолекул 
при сополимеризации мономеров в присутствии V-Al катали­
тического комплекса (разделение быстрой стадии формирова­
ния активных центров и инициировании от медленной стадии 
непосредственно к сополимеризации), получение каталитиче­
ского комплекса возможно тремя путями.
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1. Турбулентное смешение компонентов каталитического 
комплекса (катализатор и сокатализатор) отдельно и 
подача их раздельными потоками в газовую или жид­
кую фазу в объем первого реактора-полимеризатора 
(рис. 5.8,а) [289].

2. Совместное турбулентное смешение компонентов ката­
литического комплекса в трубчатом аппарате и его по­
дача в объем реакционной смеси первого реактора-по­
лимеризатора (рис. 5.8,6) [290].

3. Формирование каталитического комплекса над поверх­
ностью реакционной смеси первого реактора-полиме­
ризатора (рис.5.8,в) [291].

Трубчатая турбулентная насадка-распылитель в зависимо­
сти от условий смешения катализатора и сокатализатора выпол­
няется в трех технологических вариантах (рис. 5.9). В этом случае 
катализатор вводится через патрубок 1 по внутреннему каналу 2 
предреактора, а растворитель через патрубок 3. Поток, пройдя 
через секции турбулизации 4, выравнивает концентрацию ка­
тализатора по объему потока и поступает в 5. По внутреннему 
каналу поток поступает в диффузор-конфузорную секцию 6, где 
происходит его турбулизация и далее в сопло 7, где поток до­
полнительно приобретает неустойчивое гидродинамическое те­
чение. На выходе из сопла 7 поток достигает критерия Вебера 
порядка 0,5 и в результате взаимодействия с газовой средой на­
чинает дробиться, но не ранее 50 мм от устья сопла.

Сокатализатор вводится через патрубок 8 в наружный ка­
нал 9, в который предварительно через патрубок ю введен 
растворитель. Поток, проходя секции турбулизации н, вырав­
нивает концентрацию сокатализатора по объему и подается 
в наружный канал 5. В наружном канале поток предварительно 
турбулизируется в диффузор-конфузорной секции 12 и далее че­
рез сопла 13 подается в газовую среду. Выходя из устья сопла 13, 
поток также имеет величину критерия Вебера порядка 0,5 и в 
результате взаимодействия с газовой средой дробится. Процесс 
дробления должен начинаться не ранее 50 мм от устья сопла.
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Ill III

Рис. 5.8. Технологические решения при формировании каталитического 
комплекса сополимеризации этилена и пропилена: 1 — полимеризатор; 
2 — мешалка; 3 — трубчатый аппарат приготовления газожидкостной 
смеси; 4 — трубчатый аппарат приготовления раствора сокатализатора; 
5 — трубчатый аппарат приготовления раствора катализатора; 6 — трубчатая 
турбулентная насадка-распылитель; I — газожидкостная смесь;
II — раствор полимера; III — рециркуляционный газ; IV — растворитель;
V — сокатализатор; VI — катализатор

3/2



1

Рис. 5.9. Варианты исполнения трубчатой распылительной насадки для 
формирования однородных высокодисперсных центров роста макромолекул 
при сополимеризации этилена и пропилена: а — коаксиальной; б — соосной; 
в — перекрещивающей

Быстрое растворение компонентов каталитического ком­
плекса обеспечивается турбулизацией смешиваемых потоков, 
которое реализуется конфигурацией внутренней поверхности 
каждого канала трубчатого турбулентного предреактора. При 
этом поток подвергается поочередно сжатию и расширению, 
способствующих образованию турбулентных завихрений, ко­
торые обеспечивают полное и быстрое смешивание жидкостей 
с различной плотностью по всему объему движущегося потока. 
Полнота смешения обеспечивается как минимум в двух диф- 
фузор-конфузорных секциях.

При смешении компонентов каталитического комплекса 
протекает быстрая реакция образования V-Al катализатора и 
растущие активные центры кристалла, имеющие высокую ак­
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тивность, как правило, осаждаются на металлическую поверх­
ность устройства, используемого для смешения компонентов. 
Постепенно толщина осажденного слоя увеличивается за счет 
образовавшегося слой полимера, приводящий к забивке от­
верстий подачи растворов каталитического комплекса. Кроме 
того, образующийся в этих условиях каталитический комплекс 
в силу отсутствия стерических затруднений, образует крупные 
кристаллы с совершенной структурой, «закрывающей» боль­
шую часть активных центров внутри твердой поверхности. 
Поэтому создание условий раздельной подачи компонентов 
катализатора в трубчатом турбулентном предреакторе разрабо­
танной конструкции (рис. 5.9) исключает осаждение кристал­
лов на поверхности аппарата. Кроме того, создание условий 
взаимодействия потоков преимущественно над поверхностью 
реакционной массы, с одной стороны, создает условия быстро­
го смешения компонентов каталитического комплекса с обра­
зованием мелких частиц катализатора. C другой — образование 
этих кристаллов происходит в газовой среде, содержащей боль­
шое количество газообразных мономеров, которые осаждают­
ся на активных центрах растущих граней кристаллов, препят­
ствуя образованию крупных кристаллов.

Результаты проведения стадии формирования активных 
центров V-Al каталитической системы в турбулентном режиме 
при сополимеризации этилена и пропилена приведены в табл. 5.3.

Приготовление и подача в полимеризатор компонен­
тов каталитического комплекса с использованием трубчатого 
турбулентного предреактора обеспечивает синтез сополиме­
ров (СКЭП и СКЭПТ) с хорошими и стабильными во времени 
свойствами. Аналогично лабораторным результатам, получен­
ным при разделении стадии формирования активных центров 
и инициирования полимеризации изопрена на Ti-Al каталити­
ческой системе, в условиях промышленного производства при 
сополимеризации этилена и пропилена наблюдается увели­
чение выхода сополимера и его молекулярной массы, а также 
снижение расхода катализатора.
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Таблица 5.3

Формирование активных центров в турбулентном 
режиме при сополимеризации этилена и пропилена 
в присутствии VOCl3-Al(C2H5)2Cl каталитической 
системы

1-5 — формирование активных центров в турбулентном режиме при исполь­
зовании трубчатого турбулентного предреактора (рис. 5.9).
6-8 — раздельная подача компонентов каталитической системы непосред­
ственно в объемный реактор-полимеризатор.

№ Сополимер

Интервал 
между 

измерениями, 
ч

Расход катали­
тического ком­

плекса на тонну 
сополимера

Выход 
сополимера, 

кг/ч

Вязкость 
по Муни

1
СКЭП

о 3,0 920 49±2

2 24 3,2 950 49÷2

3
СКЭПТ 
сДЦПД

о 2,9 1020 51±2

4 24 3,1 IOlO 51±2

5 48 2,9 1020 51±2

6

СКЭП

о 3,5 8оо 46±2

7 24 3,5 750 44÷2

8 48 3,5 780 46±2

В производстве этиленпропиленового сополимера шести­
секционный трубчатый турбулентный аппарат оптимальной 
конструкции (⅛ = 150 мм, dκ = 75 мм, Lc = 500 мм) установлен 
на стадии разложения и отмывки катализатора после оконча­
ния процесса сополимеризации этилена и пропилена, а также 
при введении стабилизатор в раствор этиленпропиленового 
каучука. Это позволило интенсифицировать стадию отмывки 
полимера от солей ванадия и гарантированно получать каучук 
с содержанием ванадия и золы в конечном продукте существен­
но меньше допустимого.
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Предложена схема непрерывной растворной сополимери­
зации этилена и пропилена (рис. 5.10) с использованием труб­
чатых турбулентных аппаратов на стадиях [9,47, 285]:

1) приготовления однородной газожидкостной смеси и ее 
подачи в параллельно работающие полимеризаторы;

2) формирования центров роста макромолекул;

3) разложения катализатора водой и введения в полимер 
стабилизатора.

Рассмотренная информация свидетельствует о высокой 
значимости интенсификации движения технологических сред 
при получении СКЭПТ и охватывает практически все основные 
стадии технологического процесса. Новая технология позволя­
ет обеспечить распределение и подачу газожидкостной смеси 
одинакового состава в полимеризаторы; гарантировать одно­
родность качества получаемого продукта в разных аппаратах; 
заметно уменьшить объем выпуска низкосортного каучука, 
экономить электроэнергию (более 250 тыс. кВт/ч), воду (не ме­
нее ю% мае.), катализатора ((20 ± 5)% мае.).

5.4.4. Изопреновый каучук

Согласно классическим представлениям, качество каучуков, 
в первую очередь, стереорегулярность макромолекул, MMP 
и пр., определяется химической природой используемой ката­

литической системы и условиями ее формирования (природой 
и соотношением компонентов каталитической системы, экспо­
зицией и температурой её приготовления) [192].
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По стандартной технологии ведения процесса как для Ti- 
А1-каталитической системы, так и для Nd-Al-каталитической 
системы ввод катализатора и мономера в реакционную смесь 
осуществляется в первом объемном реакторе-полимеризато­
ре каскада реакторов. Смешение реагентов и формирование 
каталитической системы ввиду высокой вязкости реакцион­
ной смеси протекает малоэффективно. Между тем, большое 
значение для процесса стереоспецифической цис-1,4-полиме- 
ризации изопрена с целью обеспечения высокой скорости по­
лимеризации, наименьшей дозировки катализатора, форми­
рования однотипных активных центров, а в конечном итоге, 
и качества образующегося каучука, имеют условия формиро­
вания и распределения катализатора в зоне реакции. Это тре­
бует существенного увеличения эффективности массообмена, 
т. е. высокого уровня турбулентности при быстрых реакциях 
формирования активных центров и инициирования.

Выявлен нетрадиционный способ улучшения качества 
цис- 1,4-изопренового каучука при полимеризации в присут­
ствии как титановых, так и лантанидных (группы неодима) ката­
лизаторов Циглера-Натта, в условиях промышленного произ­
водства путем увеличения уровня турбулентности Dt в 5-10 раз 
и более при использовании трубчатого турбулентного предре- 
актора диффузор-конфузорной конструкции (6 секций, объем 
менее о,1 м3), работающего по принципу сохранения Dt по объ­
ему аппарата [46, 292]. Необходимость использования труб­
чатого турбулентного предреактора на стадии формирования 
реакционной смеси определяется тем, что при полимеризации 
диенов на катализаторах Циглера-Натта процесс присоедине­
ния первой молекулы мономера к активному центру (иниции­
рование) отличается от присоединения последующих молекул 
мономера (рост цепи) и протекает настолько быстро, что сведе­
ния о константе скорости инициирования отсутствуют. Весьма 
высокая скорость формирования активных центров и процесса 
инициирования в объемных аппаратах предполагает диффузи­
онные ограничения и определяет вероятность возникновения 
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неоднородностей в распределении образующихся активных 
центров как на микро- так и на макроуровнях, что, естественно, 
сказывается на молекулярных и эксплуатационных характери­
стиках образующихся продуктов.

Результаты, полученные в производстве, были воспро­
изведены в лаборатории на примере стереоспецифической 
полимеризации изопрена в присутствии: NdCl3∙3C3H7OH- 
Al(L-C4H9)3 и TiCl4-Al(L-C4H9)3 в толуоле (298 К). Сравнивалось 
влияние перемешивания обычной (юо об/мин) и быстро­
ходной (»2000 об/мин) мешалками. Быстроходная мешалка 
позволяет создавать в зоне смешения высокий уровень тур­
булентности (£>т > io-3 м2/с), близкий к коэффициенту турбу­
лентной диффузии, создаваемом в турбулентном реакторе 
диффузор-конфузорной конструкции. Эффективное перемеши­
вание осуществляли в течение первой минуты после сочетания 
растворов каталитического комплекса и изопрена (модель пред- 
реактора), после чего проводили полимеризацию в условиях 
идентичных с первым вариантом. Результаты представлены в 
табл. 5.4. C увеличением уровня турбулентности при введении 
катализатора в реакционную смесь наблюдалось увеличение 
среднечисленной MM и сужение MMP полимера при сравни­
мых конверсиях мономера, как для титанового, так и для лан­
танидного катализаторов. Кроме того, наблюдалось некоторое 
снижение содержания 3,4-звеньев в образцах, полученных при 
интенсивном перемешивании в случае титанового катализатора.

Схема трубчатого турбулентного предреактора для ста­
дии смешения каталитического комплекса с раствором моно­
мера приведена на рис. 5.11. Трубчатый турбулентный реак­
тор состоит из двух последовательно соединенных аппаратов. 
Аппарат 1 (работающий в оптимальном режиме при расходах 
раствора изопрена от 32 м3/ч до 6о м3/ч) с параметрами: число 
секций 5, общая длина 2,25 м, угол раскрытия диффузора 45±50. 
Аппарат 2 (работающий в оптимальном режиме при расходах 
раствора изопрена от 6о м3/ч до 112 м3/ч) с параметрами: число 
секций 4, общая длина 2,4 м.
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Таблица 5.4

Влияние интенсивности смешения при сочетании 
каталитического комплекса с раствором мономера 
в толуоле на стереоспецифическую полимеризацию 
изопрена

Катализатор

Скорость 
переме­

шивания, 
об/мин

Выход, % Muj-IO5 Mn- io-4 Mw∕Mn

NdCl3-SC3H7OH- 
Al(I-C4H9)3- 
пиперилен

IOO 47 2,8 4,5 6,1

2000 47 2,7 7,7 3,5

TiCl4-Al(Z-C4H9)3- 
пиперилен

IOO 46 3,5 8,3 4,2

2000 42 4,2 12,6 3,4

Поток изопрена в растворителе подается в аппарат 1 со­
осно, поток раствора каталитического комплекса вводится 
радиально.

Использование трубчатого турбулентного предреактора 
на стадии приготовления реакционной смеси в производстве 
изопренового каучука позволяет снизить расход катализатора 
в реальном процессе (на 25±5 % для СКИ-з и до 50 ÷ 80 % для 
СКИ-5), увеличить нагрузку на реактор-полимеризатор, сни­
зить образование олигомеров (в 2-3 раза для СКИ-3; в про­
изводстве СКИ-5 олигомеры не образуются), повысить чув­
ствительность процесса к действию регулятора молекулярной 
массы (Al(Z-C4H9)3), улучшить корреляцию между пластично­
стью и вязкостью по Муни (особенно для СКИ-5), что ранее 
в промышленном производстве было невозможно. Результаты 
работы трубчатого турбулентного аппарата в режиме интен­
сивной турбулентности в сравнении с базовой технологией 
производства СКИ-3 приведены в табл. 5.5.
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Каталитический 
комплекс

Шихта

Аппарат 2

Рис. 5.11. Общий вид трубчатого турбулентного предреактора для стадии 
сочетания раствора каталитического комплекса в с раствором изопрена 
в производстве полиизопрена

Малогабаритные трубчатые турбулентные аппараты диф- 
фузор-конфузорной конструкции в производстве изопренового 
каучука эффективны также на стадиях смешения изопрен-изо­
пентановой фракции с суспензией катализатора в толуоле и ре­
гулятором молекулярной массы, а также на стадии водно-ще­
лочной отмывки возвратной изопрен-изопентановой фракции 
в производстве СКИ-з и СКИ-5.

В производстве синтетических каучуков растворной поли­
меризацией, в том числе этиленпропиленовых, изопреновых и 
хлорбутилкаучука (модификация раствора полимера), целесо­
образно на стадии получения антиагломераторов использовать 
трубчатые турбулентные аппараты диффузор-конфузорной 
конструкции.

Результаты по лабораторному синтезу высокодисперсных 
суспензий позволили разработать конструкцию трубчатого 
турбулентного аппарата диффузор-конфузорной конструкции 
для проведения стадии взаимодействия хлористого кальция 
со стеаратом калия (рис. 5.12), состоящего из каскада трех по­
следовательно соединенных миниреакторов струйного типа. 
Предложенная конструкция аппарата характеризуется высо­
ким значением диссипации удельной кинетической энергии
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Таблица 5.5

Результаты работы трубчатого турбулентного 
аппарата (TTA) на стадиях формирования 
катализатора и смешения его с мономером 
при получении изопренового каучука в условиях 
промышленного производства

Показатели
Натураль- 

ный 
каучук

Синтетический цис-1,4-изопреновый 
каучук

СКИ-з (Ti-Al) СКИ-5 (Nd-Al)

Базовый TTA Базовый TTA

Среднемассовая
ММ, Mw- ю-6 1-5 о,7-1,1 — 9-и —

Содержание в моле­
кулах цис-1,4"3ве- 
ньев, %

98,5-99 90-93 до 96-97 95-97 98-99,5

Ширина MMP, 
Mw∕Mn

2,2-6,1 2,5-4,о — 5,3-6,5 3,o-4,5

Расход катализато­
ра отн. ед.

— 1 0,5 1 0,3

Содержание олиго­
меров в каучуке, %

о 13±1 5±1 0 0

турбулентности и, как следствие, минимумом характерного 
времени микросмешения. Это определяет возможность созда­
ния локальных сдвиговых деформаций и получение мелкодис­
персных суспензий.

Каждая секция турбулентного реактора рассчитана на оп­
тимальную работу при разной производительности процесса: 
аппарат 1 — до 2,5 м3/ч суммарных жидких потоков; аппа­
рат 2 — 2,5-5 м3/ч; аппарат 3 — 5-10 м3/ч. Предложенная 
конструкция обеспечивает проведение процесса синтеза анти- 
агломератора в широком диапазоне производительности про­
цесса 2,5-10 м3/ч.
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Аппарат з

Рис. 5.12. Общий вид трубчатого турбулентного реактора для стадии 
взаимодействия стеарата калия с хлоридом кальция: аппарат 1: L = 0,9 м, 
число секций го; аппарат 2: L = 1,4 м, число секций 12; аппарат 3: L = 3 м, 
число секций 20

Проведение процесса взаимодействия водных растворов 
стеарата калия с хлористым кальцием в трубчатых турбулент­
ных аппаратах обеспечивает: стехиометрическое протекание 
реакции; снижение времени пребывания реакционной смеси 
в аппарате, что предотвращает отложение частиц на стенках 
технологического оборудования, как следствие, увеличение 
межремонтного пробега; снижение металлоемкости процесса 
из-за малых габаритов реактора и энергоемкости процесса за 
счет вывода из контура технологической схемы механических 
перемешивающих устройств; получение высокодисперсной су­
спензии антиагломератора.

5.4.5. Жидкий олигопипериленовый каучук

Традиционная технологическая схема получения жидкого 
олигопипериленового каучука марки СКОП [200, 283] незави­
симо от активности каталитической системы в качестве основ-
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ного аппарата включает объемный реактор смешения (12 м3) 
или их каскад (по 1,5 м3), оснащенные механическими переме­
шивающими устройствами, а также внешними и внутренними 
холодильниками (хладоагент — оборотная вода) (рис. 5.13,а).

Кинетический расчет реактора в зависимости от исполь­
зуемой каталитической системы показал, что при олигомери­
зации пиперилена в присутствии AlCl3-O(C6H5)2 целесообразно

Рис. 5.13. Схема синтеза жидкого олигопипериленового каучука марки 
СКОП: 1,2 — объемные реакторы-полимеризаторы с рамными мешалками 
и охлаждающими устройствами, 3 — объемный аппарат-дегазатор (а);
1,3 — малогабаритные трубчатые турбулентные аппараты синтеза 
олигопиперилена и дезактивации катализатора, 2 — холодильник (б);
4 — отстойник, 5 — дегазатор; I — растворитель; II — катализатор;
III — пипериленовая фракция; IV — дезактиватор; V — рецикл; VI — СКОП 
на склад

384



использовать трубчатый турбулентный аппарат. Невысокие 
значения динамической вязкости жидкого олигопипериле- 
нового каучука на выходе из реактора (при 283 К, μ =1 мПа-с) 
позволяют также совершенствовать стадию дезактивации ката­
лизатора окисью пропилена или водой (рис. 5.13,6).

Новая технологическая схема олигомеризации пипериле- 
на (рис. 5.13,6) [45] гарантирует сохранение основных принци­
пов действующих технологических схем, увеличение удельной 
производительности основного реактора, уменьшение удель­
ного веса протекания побочных реакций и вторичных процес­
сов за счет значительного снижения τπp.

5.4.6. Полимер-полиол

Интенсификация движения технологических сред при полу­
чении различных видов продукции, как правило, приводит 
к возрастанию скоростей протекания процесса. Это особенно 

характерно при химическом взаимодействии осуществляемом 
в объемных реакторах смешения. В случае невозможности их 
замены на малогабаритные аппараты с интенсивным переме­
шиванием реакционной смеси можно использовать систему 
внешнего контура, через который осуществляют перекачку ре­
агирующей массы (рис. 5.14). Кратность перемещения реакци­
онной массы определяется конкретными условиями протека­
ния химической реакции и достижением заданных параметров 
получаемого продукта.

При встраивании в систему внешнего контура трубчатого 
турбулентного аппарата диффузор-конфузорной конструкции 
гидродинамические условия движения реакционной массы 
меняются. Во-первых, создается дополнительное, наряду с пе-
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Рис. 5.14. Схема синтеза в объемном аппарате смешения с внешним 
контуром циркуляции реакционной смеси через трубчатый турбулентный 
аппарат диффузор-конфузорной конструкции: 1 — объемный реактора; 
2 — охлаждающая рубашка; 3 — механическая мешалка; 4 — насос;
5 — трубчатый турбулентный аппарат

рекачивающим насосом, турбулентное течение, причем время 
его осуществления продолжительнее чем в насосе. Это приво­
дит к интенсификации смешения реакционной массы, созда­
нию тонкой эмульсии либо суспензии. Во-вторых, появляется 
возможность осуществления теплоотвода через стенки трубча­
того аппарата.

В качестве примера подобного использования трубчатого 
турбулентного реактора можно рассмотреть процесс получе­
ния полимер-полиола, являющегося дисперсией твердого по­
лимера в жидком полиоле (полиэфир или смесь полиэфиров). 
Приготовление полимер-полиола связано с длительным про­
цессом смешения компонентов, в ряде случаев осложненного 
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протеканием химического взаимодействия. Обычно получе­
ние полимер-полиола осуществляю в объемных реакторах 
идеального смешения, в которых движение реагирующих сред 
проходит в ламинарном режиме. Чем больше объем реакто­
ра, тем выше время, необходимое для получения однородной 
по объему реакционной массы и тем значительнее затраты на 
реализацию процесса. В случае химического взаимодействия, 
несмотря на высокие скорости химической реакции (для слу­
чая полимер-полиола), низкие скорости движения техноло­
гических сред не могут обеспечить необходимую скорость 
выхода конечного продукта. В этом случае быстрое смешение 
возможно только при обеспечении турбулентного режима 
движения в наружном контуре. Турбулентный поток создает­
ся за счет использования нагнетающего насоса и трубчатого 
аппарата со статическими средствами турбулизации, которые 
представляют собой наружный контур реактора смешения.

Быстрое и качественное перемешивание при сочетании 
турбулентного и ламинарного режимов, обеспечивает ускоре­
ние процесса полимеризации мономеров, его глубины, исклю­
чение образования крупных частиц полимера в полиэфире. 
Это определяет дисперсионную устойчивость не только по­
лимер-полиола, но и в дальнейшем полиольной дисперсной 
композиции и, как результат, технологичность эластичного 
пенополиуретана и высокие показатели формованного изде­
лия. Некоторые показатели полимер-полиолов и эластичных 
пенополиуретанов приведены в табл. 5.6 и табл. 5.7 [293].

Анализ свойств полимер-полиолов и эластичных пенопо­
лиуретанов показывает, что использование турбулизации тех­
нологических сред при получении полимер-полиолов способ­
ствует получению продуктов с лучшими свойствами, а время 
получения полимер-полиолов уменьшается в разы.
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* 1 — объемный аппарат; 2 — объемный аппарат с использованием трубчато­
го турбулентного аппарата диффузор-конфузорной конструкции (8 секций) 
в наружном контуре.

* 1 — объемный аппарат; 2 — объемный аппарат с использованием трубчато­
го турбулентного аппарата диффузор-конфузорной конструкции (8 секций) 
в наружном контуре.

Таблица 5.7

Характеристики эластичных пенополиуретанов, 
полученных в одинаковых условиях и рецептурах 
с использованием полимер-полиолов (табл. 5.6)

Показатели Условия*

1 2

Плотность, кг/м3 23 21

Упругость, % 33 35

Деформирующее сжатие 
под нагрузкой, кПа

10% 0,6 0,7

20% 1,5 1,7

40% 2,0 2,3
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5.4.7. Моющие средства на основе алкилсульфатов

Для получения поверхностно-активных веществ, применя­
емых в качестве активной основы моющих средств, эмуль­
гаторов, пенообразователей и т. д. используют сульфированные 

или сульфатированные органические соединения.
Традиционная технологическая схема получения алкил­

сульфатов включает стадии (рис. 5.15,а) [275]: сульфатирования 
а-олефинов концентрированной серной кислотой (позиции 1а. 
16); нейтрализации не прореагировавшей H2SO4 и алкил серной 
кислоты (позиции 2а-2г); двухступенчатой отмывки бензином 
полученных алкилсульфатов от неомыленных углеводородных 
продуктов (позиции 4а, 46,5).

Реакции сульфатирования относится к быстрым реакциям 
и главной задачей является создание быстрого равномерного 
распределения взаимодействующих сред по объему реактора. 
Учитывая, что органические реагенты и сульфоагенты имеют 
значительные различия в плотности, вязкости и поверхност­
ном натяжении эту задачу возможно решить при турбулентном 
движении потока.

В трубчатом аппарате под влиянием статических, динами­
ческих средств или их сочетания движущийся не смешанный 
органо-неорганический поток приобретает турбулентный ре­
жим движения, в котором взаимодействующие среды быстро 
и равномерно распределяются по объему потока, непрерывно 
смешиваются и происходит быстрое химическое взаимодей­
ствие сред. Многократно повторяющаяся турбулизация потока 
обеспечивает наибольшую полноту протекания реакций.

Учитывая, что основная химическая реакция в этих усло­
виях протекает за короткое время и реализуется со значитель­
ным тепловыделением, то отвод тепла следует осуществлять 
сразу же после начала протекания экзотермической химиче­
ской реакции.
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H2SO4

Алкил сульфаты 
на выпарку

а
а-олефин

Рис. 5.15. Технологическая схема получения алкил сульфатов:
1а, 16 — объемные сульфаторы с лопастными мешалками (υp = 0,157-0,44 м3); 
4а, 46 — экстракционные колонны первой ступени (υp =3,4 м3);
5 — экстракционная колонна второй ступени (υp = 4,7 м3) (схема а);
1 — трубчатый турбулентный сульфатор (υp = 0,0086 м3); 4 — трубчатый 
турбулентный экстрактор первой ступени (υp = 0,003 м3); 5 — трубчатый 
турбулентный экстрактор второй ступени (υp = 0,005 м3); 6 — отстойники 
(схема б); 2а-2г — объемные реакторы-нейтрализаторы с пропеллерными 
мешалками (υp = 3 м3); 3 — сепаратор
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Теплоотвод от разогретой сульфомассы можно проводить 
через стенку трубчатого реактора. Коэффициент теплоотдачи 
во многом определяется геометрическими параметрами обору­
дования, теплофизическими характеристиками сульфомассы 
и условиями ее движения относительно охлаждаемой стен­
ки. Создание условий движения сульфомассы в турбулентном 
потоке резко интенсифицирует теплоотвод из объема потока, 
так как в турбулентном потоке профиль скоростей микрослоев 
иной, чем при ламинарном движении.

Учитывая, что химический процесс сульфатирования бы­
стрый и, если выделяющееся тепло не успевает полностью от­
водится через стенку аппарата, в разогретой сульфомассе начи­
нают протекать вторичные реакции с образованием побочных 
веществ. C этой целью в органический продукт вводят охлаж­
денный растворитель, либо их смесь. От разогретой сульфомас­
сы часть тепла отводится растворителю, который нагревается и 
при достижении им температуры выше температуры кипения 
переходит в газообразное состояние. Процесс испарения эндо­
термический, в результате чего значительная часть тепла от 
сульфомассы отнимается. Наиболее эффективный прием сни­
жения температуры сульфомассы, движущейся в турбулентном 
режиме, одновременный внутренний и внешний теплоотвод.

Эффективное смешение реагентов по новой технологии 
без использования объемных реакторов смешения увеличива­
ется выход целевого продукта, производительность процесса, 
повышается качество продукта (снижается количество нера­
створимых в воде продуктов побочных реакций), а стоимость 
аппаратурного оформления процесса снижается в разы.

Предложена новая энерго- и ресурсосберегающая тех­
нологическая схема получения алкилсульфатов в условиях 
промышленного производства [19] с использованием малога­
баритных трубчатых турбулентных аппаратов на стадии суль­
фатирования а-олефинов серной кислотой и отмывки полу­
ченных алкилсульфатов (рис. 5.15,6).
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Ожидается, что за счет более эффективного смешения ре­
агентов по новой технологии, по сравнению с базовой, на осно­
ве объемных реакторов смешения увеличится выход целевого 
продукта с реализацией мягкого режима протекания реакции.

5.4.8. Хлористый этил

Хлористый этил в промышленности получают методом жид­
кофазного гидрохлорирования этилена в присутствии AlCl3 
в продукте реакции в объемных реакторах (2 м3), снабженных 

механическими перемешивающими устройствами и системой 
внешнего теплосъема, при этом температура в зоне смешения 
локально может подниматься на юо° и более.

В специальной литературе и справочниках отсутствует зна­
чение константы скорости реакции гидрохлорирования этилена 
до хлорэтила. Между тем, эта реакция относится к быстрым про­
цессам, ибо согласно техрегламенту тх = 5 с при конверсии этиле­
на более 93 % мае., что дает к ≥ 190 л/моль-с (238 К). Это значит, 
что процесс целесообразно проводить в турбулентных реакторах. 
Результаты моделирования экзотермического процесса взаимо­
действия этилена с HCl показали, что ввиду интенсивного тепло­
выделения поддержание температуры в реакторе (R = 0,17 м) на 
уровне 273-283 К при внешнем теплосъеме (7,x = 238 К) прак­
тически невозможно. Однако при использовании трубчатого 
турбулентного реактора кожухотрубчатой конструкции поддер­
жание оптимальной температуры в аппарате становится воз­
можным, начиная с N ≥ 60 (R = 0,0216 м), даже при Tx = 258 К, 
при этом появляется возможность проведения процесса в квази- 
изотермических условиях.
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Предложена новая технология синтеза хлористого этила на 
базе стандартного кожухотрубчатого теплообменника (L = 7 м, 
d = о,8 м, 319 трубок с d = 0,0019 м), выполняющего роль тур­
булентного реактора, смонтированного под углом 70, с совме­
щенным газоразделителем [7,17]. В межтрубное пространство 
подается рассол (255 К). Съем тепла осуществляется за счет 
внешнего и частично внутреннего (кипение части хлорэтила, 
Гкип = 185,5 К) теплосъема, что обеспечивает высокую устойчи­
вость работы реактора. Отходящие газы подаются в верхнюю 
часть ректификационной колонны, что позволило:

• ликвидировать выбросы хлорэтила из реактора и брак 
продукта по цвету;

• упростить технологию и аппаратурное оформление 
процесса при сохранении основных принципов дей­
ствующей технологической схемы;

• сократить время пребывания реакционной смеси в зоне 
реакции (не менее, чем в 100±20 раз);

• снизить количество побочных продуктов, в частности, 
кубовых остатков (более чем на 50 % мае.);

• снизить в 1,5-2,0 раза энергозатраты, в первую очередь, 
за счет экономии холода (переход от фреонового к ам­
миачному охлаждению), а также исключения механи­
ческих мешалок;

• уменьшить удельный вес использования дефицитного 
импортного оборудования, в частности, заменить коро­
боновые на графитовые теплообменники отечествен­
ного производства;

• использовать некондиционное сырье, в частности эти­
лен любого качества, в том числе и абгазный;

• сократить сливы, содержащие до 0,5 % HCl;

• заметно повысить экологическую чистоту процесса.

Некоторые сравнительные данные приведены в табл. 5.8.
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Таблица 5.8

Сравнительные данные существовавшей и новой 
на базе кожухотрубчатого турбулентного реактора 
технологий производства хлористого этила

Показатели
Базовая 

технология 
(υp = 2 м3)

Новая технология на 
базе кожухотрубчатого 
реактора (υp = 0,7 м3)

Удельная
производительность, т/м3 0,38 1,9±0,2

Конверсия этилена, % мае. 83,0 до 99,8

Селективность процесса по 
выходу хлорэтила, % мае.

92,6 до 99,8

Время пребывания 
реагирующей системы 
в аппарате, τ∏p, ч

0,5-1 0,0014

5.4.9. Газожидкостные процессы с большим 
объемом газовой фазы

Технологические процессы характеризуются большим мно­
гообразием форм и в некоторых случаях химические ре­
акции осуществляются при использовании больших объемов 

газообразных продуктов, количество которых в разы превы­
шает количество реагентов, находящихся в жидком состоянии. 
Для промышленной реализации таких процессов используют­
ся высотные объемные аппараты, в которых взаимодействие 
жидких и газообразных веществ происходит при перемешива-
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нии реакционной смеси восходящим потоком пузырьков газа. 
В ряде случаев такое технологическое оформление, как мини­
мум, не оптимально.

Это подтверждается технологией получения этилбензо­
ла, осуществляемой по реакции бензола с этиленом или дру­
гими олефинами в присутствии каталитического комплекса 
при повышенных температуре и давлении и во многом опреде­
ляемой интенсивностью смешения взаимодействующих сред. 
В соответствии с традиционной схемой бензол, сопутствующие 
продукты, газообразный углеводород, например этилен, и ка­
талитический комплекс подают в нижнюю часть пустотелой 
колонны. Смешение компонентов происходит под действием 
движения большого количества пузырьков этилена. Скорость 
химической реакции высокая, а смешение недостаточно эффек­
тивно, поэтому селективность процесса низкая. Выделяющееся 
в ходе реакции тепло отводится при частичном испарении не 
прореагировавшего бензола. Процесс характеризуется низкой 
конверсией.

Синтез этилбензола можно организовать так, чтобы ком­
поненты последовательно смешивались при турбулентном дви­
жении потока и в этом случае можно использовать трубчатый 
аппарат диффузор-конфузорной конструкции (рис. 5.16) [294]. 
Процесс осуществляется в три этапа: на первом происходит 
смешение жидких углеводородов (осушенный бензол, поли- 
алкилбензолы, возвратный бензол), на втором — в смесь жид­
ких углеводородов вводится расчетное количество этилена, на 
третьем — каталитический комплекс.

Введение каталитического комплекса в смесь жидких угле­
водородов и этилена, приводит к быстрому и полному протека­
нию химического взаимодействия — алкилирования бензола. 
За один проход реакционной смеси возможно достижение вы­
хода продукта до 50 % и более. Избыток тепла от реакционной 
массы отводится внутренним теплосъемом за счет частичного 
испарения бензола, и при внешнем термостатировании стенок 
трубчатого аппарата.
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Рис. 5.16. Трубчатый турбулентный аппарат диффузор-конфузорной 
конструкции для синтеза алкилбензола: 1 — корпус реактора;
2 — конфузорный элемент; з — диффузорный элемент; 4 — цилиндрический 
элемент; 5 — рубашка для подогрева исходной реакционной смеси;
6 — рубашка для отвода тепла реакции; у, 8, 9, IO — патрубки для ввода 
осушенного бензола, полиалкилбензолов, возвратного бензола, этилена 
и каталитического комплекса, соответственно; 12 — патрубок отвода 
реакционной смеси; 13 — турбулизирующая насадка

К аналогичным процессам относится и гидрирование 
ацетиленовых углеводорордов в производстве изопрена [295]. 
Основная задача в этом процессе — обеспечить равномерное 
распределение газовой водородсодержащей фазы в жидко­
сти при поступлении реакционной смеси в зону катализато­
ра. Наиболее эффективно решить эту задачу удается за счет 
турбулизации потока жидких реагентов при одновременном 
введении газовой фазы (рис. 5.17). В трубчатом турбулентном

Рис. 5.17. Конструктивное решение трубчатого турбулентного предреактора 
при гидрировании мономеров: 1 — трубчатый аппарат; 2 — секция 
турбулизации конфузор-диффузионного типа; 3 — пористое тело;
4 — патрубок ввода водорода; 5 — секция турбулизации динамического типа
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аппарате диффузор-конфузорной конструкции газ равномер­
но распределяется по объему жидкости, содержащей изопрен 
и примесные количества ацетиленовых углеводородов, с об­
разованием газожидкостной смеси с развитой поверхностью 
контакта фаз. Газожидкостная смесь подается в реактор гидри­
рования, где в присутствие катализатора происходит селектив­
ное гидрирование ацетиленовых углеводородов, находящихся 
в изопрене (рис. 5.18). Равномерное распределение водородсо­
держащего газа в изопрене создает условия полного протека­
ния реакции гидрирования ацетиленовых углеводородов, при 
этом количество используемого в процессе газа снижается, что 
влечет за собой уменьшение вероятности гидрирования изо­
прена в изоамилены и изопентан (табл. 5.9). Предлагаемая тех­
нология способствует повышению качества изопрена и увели­
чивает выход целевого продукта.

Рис. 5.18. Схема очистки изопрена от ацетиленовых углеводородов 
с использованием трубчатого предреактора: 1 — проточный реактор 
гидрирования; 2 — трубчатый турбулентный предреактор; 3 — диффузор- 
конфузорные турбулизаторы; 4 — патрубки. Потоки: I — жидкий мономер; 
II — водород
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Таблица 5.9

Сравнительная характеристика технологических 
процессов очистки изопрена от ацетиленовых 
углеводородов

* 1 — Гидрирование в проточном реакторе объемного типа; 2 — Гидрирование 
в проточном реакторе объемного типа с предварительным формировани­
ем газожидкостной смеси в трубчатом турбулентном предреакторе диффу- 
зор-конфузорного типа.

Условия*

Объемный расход, 
м3/ч

Массовая доля, %

до гидрирования
после 

гидрирования

водород- 
содержа­
щий газ

изопрен
ацетиле­
новых

изопрена
ацетиле­
новых

изопрена

1 78,5 5,4 0,040 82 0,001 8o,ι

2 25,2 5,5 0,045 82 0,00005 81,8

5.4.10. Неэтилированный бензин

В предыдущих главах было показано, что потоки жидких 
компонентов, отличающиеся хотя бы на 20 % плотностью 
и вязкостью, в частности, неограниченно смешивающиеся гли­

церин и вода, очень плохо смешиваются. Создание однородной 
фазы является проблемой.

При приготовлении композиции автомобильных бензи­
нов необходимо осуществлять эффективное смешение высо- 
кокипящего компонента топливной композиции (это могут 
быть алкилаты, гидрированная и негидрированная фракция
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С9-пироконденсата, олигомеры олефинов, высококипящие 
отходы нефтехимических производств и т. п.) с небольшими 
объемами высокооктановой присадки (такой как диизопропи­
ловый эфир, метил-трет-бутиловый эфир) и низкокипящего 
компонента (в основном это н-бутан, н-пентан, изопентан или 
их смесь). Затем смесь этих компонентов добавляется к осталь­
ным большим по объему потокам компонентов (основой не­
этилированных бензинов, например, прямогонным бензином, 
бензином каталитического крекинга или риформинга и т. п.).

Сложность осуществления процесса в промышленных мас­
штабах заключается в том, что компоненты бензинов имеют 
различные значения температур кипения, плотности, вязко­
сти и объемного расхода, что вызывает значительные трудно­
сти в выборе аппаратурного оформления. Чтобы достичь до­
статочно эффективной степени перемешивания при высокой 
производительности процесса необходимо использовать боль­
шие объемные реактора с интенсивными перемешивающими 
устройствами. При введение большого числа компонентов, 
отличающихся физическими характеристиками (плотность, 
вязкость, поверхностное натяжение и др.) в объемный аппа­
рат смешения возможно частичное расслаивание жидких фаз 
из-за низкого и неравномерного уровня турбулентности в зоне 
смешения. Процесс отличается металло- и энергоемкостью. 
Высокоэффективные гидродинамические смесители, исполь­
зуемые для подобных целей, как правило, довольно сложной 
конструкции, малоэффективны для компаундирования фрак­
ций с высокой температурой кипения и в условиях движения 
больших объемов потоков технологических сред.

Для решения поставленной задачи предлагается устрой­
ство для непрерывного приготовления неэтилированного 
бензина на основе малогабаритных высокопроизводительных 
трубчатых турбулентных аппаратов-смесителей оригинальной 
конструкции.

В производстве необходимо эффективно смешать сле­
дующие потоки: 1) ι,4÷o,6 т/ч (2÷0,9 м3/ч) фракция н-бута- 
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на; 2) i,9÷3,8 т/ч (1,9÷3,8 м3/ч) метил-трет-бутиловый эфир; 
3) 14÷27 т/ч (20÷38,6 м3/ч) гидрированная фракция углево­
дородов C5; 4) 3÷‰5 т/ч (4,3÷2,15 м3/ч) тетрамеры пропиле­
на; 5) 1,5÷3 т/ч (ι,9÷3,75 м3/ч) гидрированная фракция угле­
водородов Cg; 6) 1,5÷3 т/ч (ι,5÷3 м3/ч) октановые добавки; 
7) 9,4÷4,7 т/ч (13,4÷6,7 м3/ч) прямогонный бензин. Таким обра­
зом, общее количество смешиваемых компонентов составляет 
от 45 до 6о м3/ч.

Для гарантированного смешения компонентов бензи­
на в общем случае целесообразно использовать два после­
довательно соединенных трубчатых турбулентных аппарата 
диффузор-конфузорного типа, где смешение осуществляется 
в высокотурбулентных вихрях. В первом аппарате (рис. 5.19) 
происходит смешение исходных компонентов бензина, полу­
ченная смесь подается во второй аппарат (рис. 5.20), куда воз­
вращается часть бензина с рецикла.

UCΠ□HΠUDU1Λ XYM XVl IX VXl MXl 1 MXV
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Трубчатый турбулентный аппарат на стадии приготовле­
ния многокомпонентной смеси (рис. 5.19) работает следующим 
образом. Патрубок 1 с диаметром 25 мм, длиной 200 мм пред­
назначен для ввода октановой добавки, которая впрыскивается 
в объем аппарата через систему отверстий диаметром 3 мм (ко­
личество 30-35 шт.), размещенных на участке патрубка 1 дли­
ной 100 мм по спирали. Патрубок 2 с диаметром 50-60 мм — 
фракция C5. Патрубок 3 с диаметром 30 мм — тетрамеры 
пропилена. Патрубок 4 с диаметром 30 мм — метил-трет-бути- 
ловый эфир. Патрубок 5 с диаметром 50 мм — прямогонный 
бензин. Патрубок 6 с диаметром 25-30 мм — углеводороды 
фракции C9. Патрубок 7 с диаметром 20-25 мм — н-бутановая 
фракция. Область смешения трубчатого турбулентного аппара­
та состоит из семи диффузор-конфузорных секций, а его общая 
длина порядка 3 м.

В случае необходимости рециркуляции смешанного по­
тока (бензина) до 20 м3/ч (15 т/ч), следует установить допол­
нительно к первому (рис. 5.19), еще и второй, последовательно



метром 50-60 мм, который врезается в аппарат на расстоянии 
Z = 50 мм. Через патрубок 1 с диаметром юо мм подается смесь 
компонентов из первого трубчатого турбулентного смесителя.

Новые смесители не требуют установки дополнительных 
механических перемешивающих устройств, как следствие, 
снижается энергопотребление процесса. Режим перемеши­
вания смеси, который достигается за счет конструктивных 
особенностей предложенного устройства, позволяет компа­
ундировать любое число фракций с различной температурой 
кипения, плотностью, вязкостью и объемным расходом, при 
этом непрерывно получается стабильный по составу неэти­
лированный бензин. На одной установке, состоящей из двух 
последовательно соединенных трубчатых турбулентных аппа­
ратов-смесителей можно получать автомобильные бензины 
различных марок.

В целом можно отметить, что новые аппараты имеют ис­
ключительно высокую удельную производительность, обеспе­
чивающую резкое снижение металлоемкости, при одновремен­
ном повышении надежности и экологической безопасности 
технологии [218, 296-298]. Благодаря этому значительно улуч­
шаются экономические показатели производства, снижаются 
затраты сырья и электроэнергии, становится возможным полу­
чение новых видов продукции.



Вместо заключения

Обобщены результаты работ по созданию научных основ, 
технической разработке и промышленному применению 
принципиально новых технологий и аппаратов для быстрых 

жидкофазных процессов в турбулентном режиме в химиче­
ской, нефтехимической и нефтяной промышленностях. Развит 
макрокинетический подход, учитывающий процессы диффу­
зии, гидродинамики и переноса тепла, на основе результатов 
которого получены новые фундаментальные знания и ряд 
важных в инженерной практике формул для расчетов процес­
сов массо- и теплопередачи, сопровождающихся быстрыми 
химическими реакциями в условиях развитой турбулентности. 
Предложен ряд химических аппаратов для интенсификации 
быстропротекающих жидкофазных процессов за счет создания 
оптимальных гидродинамических условий движения реагиру­
ющих сред в зоне реакции.

Существует значительное число жидкофазных процес­
сов, протекающих в диффузионном режиме, когда скорость 
процесса в целом определяется «нехимическими» фактора­
ми — диффузией и теплопереносом. Высокая скорость реакции 
обусловливает ее завершению до того, как реагенты перемеша­
ются на должном уровне, в результате чего в реакционном объ­
еме формируются сложные по конфигурации градиенты кон­
центрации исходных реагентов и продуктов. Экзотермичность 
большинства быстрых химических реакций сопровождается 
локальным выделением значительного количества теплоты, 
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а температурное поле в зоне реакции затруднительно регули­
ровать известными в химической технологии способами. При 
традиционном подходе к аппаратурному оформлению быстрых 
реакций на базе реакторов смешения и вытеснения процессы 
всегда протекают в неизотермическом режиме, трудно управ­
ляемы, а качество получаемых продуктов не всегда удовлет­
воряет потребителя. Практически единственным параметром, 
позволяющем оптимизировать условия проведения быстрых 
жидкофазных реакций является увеличение уровня турбулент­
ного перемешивания непосредственно в области протекания 
процесса. Малые размеры зоны реакции определили целесо­
образность использования трубчатых реакторов, которые по­
зволяют создавать в локальной области интенсивное турбу­
лентное перемешивание реакционной смеси исключительно 
за счет гидродинамической энергии быстродвижущегося по­
тока реагентов (формирование режима квазиидеального вы­
теснения в турбулентных потоках при соотношении характер­
ных времен смешения и химической реакции tcm ≤ тх). Следует 
управлять продолжительностью пребывания реагентов в зоне 
реакции (возможно достижение условия, когда время реак­
ции сопоставимо с временем нахождения регентов в аппарате 
τ∏p « тх). Значительно увеличивать удельную теплообменную 
поверхность с созданием квазиизотермического режима в ус­
ловиях эффективного использования внешнего теплосъема.

Ввиду того, что протекание быстрых жидкофазных хими­
ческих процессов определяется законами массо- и теплопере­
дачи, для их расчета необходимо привлечение макрокинети- 
ческого подхода. Расчет быстрой жидкофазной химической 
реакции на основе гидродинамической и диффузионной моде­
лей позволил выявить фундаментальные закономерности осу­
ществления быстрых процессов в турбулентных потоках:

1. Существование нескольких макроскопических режи­
мов в турбулентных потоках, в частности, «факела» 
с наличием градиентов концентраций реагентов, ско­
ростей реакции и температуры в реакционной зоне и
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«плоского» фронта реакции, позволяющего проводить 
быстрые процессы в режиме квазиидеального вытесне­
ния в турбулентных потоках при низкой скорости про­
дольного перемешивания.

2. Связь геометрических размеров реактора и его дизайна 
с кинетическими и гидродинамическими параметрами, 
а также с выходом и качеством конечных продуктов. 
Установлено наличие критического радиуса аппарата 
-Rκp, определяющего переход от факельного к плоскому 
фронту реакции и возможность проведения быстрых 
реакций в квазиизотермическом режиме.

3. Жесткое ограничение по радиусу реактора (-Rmin < R < Rκp) 
для гарантированного создания условий высокой 
турбулентности и формирования плоского фронта 
реакции, при этом производительность аппарата су­
щественно возрастает по сравнению с обычными аппа­
ратами смешения.

4. Увеличение выхода продукта, а при полимеризации и 
улучшение качества образующегося полимера (моле­
кулярная масса растет, молекулярно-массовое распре­
деление сужается), с уменьшением времени пребыва­
ния реакционной смеси в реакторе — «уплотнение» 
зоны реакции.

Повысить интенсивность перемешивания реакционной 
смеси в трубчатых аппаратах, что является эффективным ин­
струментом управления процессом, удается за счет форми­
рования циркуляционных зон. Радиальный ввод реагентов 
с коническим расширением в начале аппарата, а также диффу- 
зор-конфузорное профилирование канала определяют практи­
чески на порядок увеличение уровня турбулентного смешения 
реакционной смеси по сравнению с известными перемешиваю­
щими устройствами и поддерживают высокую эффективность 
смешения по всей длине аппарата. В этом случае отмечается 
возможность создания однородных профилей по концентра­
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циям реагентов в однофазной реакционной смеси, увеличение 
площади границы раздела фаз в многофазных системах и рост 
эффективности конвективного теплообмена в условиях внеш­
него термостатирования быстрых экзотермических реакций.

Практически важным представляется выявленный кри­
терий формирования крупномасштабных турбулентных вих­
рей, когда вязкость не оказывает влияние на эффективность 
перемешивания реакционной смеси — автомодельный режим 
течения потоков по отношению к вязкости. Для достижения 
высокой степени турбулизации потоков в реакторе с локальны­
ми гидродинамическими сопротивлениями диффузор-конфу- 
зорной конструкции реакционную смесь можно подавать в ре­
актор при более низких линейных скоростях. Это существенно 
расширяет области эффективного использования трубчатых 
турбулентных аппаратов диффузор-конфузорной конструкции 
в сторону проведения более медленных реакций.

Снижение габаритов аппарата до размеров «факела» по­
зволило эффективно использовать для регулирования темпе­
ратурного профиля в зоне реакции при протекании быстрых 
процессов внешнего теплообмена. Разработаны оригинальные 
пути эффективного управления тепловым режимом быстрых 
химических реакций, сопровождающихся локальным выделе­
нием значительного количества тепла: изменение радиуса ре­
акционного потока и скорости движения смеси, распределен­
ный по длине реактора ввод реагентов. Именно необходимость 
снятия большого количества тепла за счет внешнего теплосъема 
объясняет внешнее сходство реакторов для быстрых жидкофаз­
ных реакций с теплообменной аппаратурой, обладающей высо­
кой удельной теплопроводящей поверхностью.

Анализ гидродинамического режима движения реакци­
онных систем в трубчатых турбулентных аппаратах различной 
конструкции показал заметные различия между цилиндри­
ческой и диффузор-конфузорной конструкциями, что выде­
ляет различные области их промышленного использования. 
Гидродинамический режим работы трубчатых турбулентных 
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аппаратов с коническим расширением характеризуется ис­
ключительно геометрией реактора. В цилиндрическом канале 
формируется режим, близкий к режиму идеального вытесне­
ния, когда низкая скорость продольного перемешивания и, как 
следствие, узкое распределение по временам пребывания ре­
агентов определяют целесообразность их использования для 
проведения быстрых химических реакций, протекающих в ме­
стах ввода реагентов в режиме квазиидеального вытеснения. 
При наличии диффузор-конфузорных секций режим работы 
аппаратов соответствует режиму идеального смешения. В этом 
случае ввиду высокой скорости продольного перемешивания и 
широкого распределения по временам пребывания реагентов, 
в трубчатых турбулентных аппаратах диффузор-конфузорной 
конструкции возможно создание квазиизотермических усло­
вий для проведения быстрых экзотермических химических ре­
акций. В то же время, при радиальном и соосном вводе пото­
ков в одном и том же аппарате в зависимости от соотношения 
скоростей подачи реагентов возможно формирование режимов 
с различной степенью приближения как к идеализированной 
модели смешения, так и вытеснения, что в существующих реак­
торах химической технологии затруднительно. Применительно 
к протеканию быстрых химических реакций в условиях нали­
чия границы раздела фаз показано, что коэффициент продоль­
ного перемешивания в жидкой фазе при движении двухфаз­
ных систем в трубчатых турбулентных аппаратах снижается 
с увеличением размеров частиц дисперсной фазы и прямо про­
порционален их числу.

C точки зрения эффективности теплообмена выявлена 
целесообразность глубокого профилирования каналов в виде 
диффузор-конфузорной конструкции трубчатых турбулентных 
аппаратов для проведения как быстрых экзотермических реак­
ции, так и теплообменных физических процессов. Диффузор- 
конфузорная конструкция трубчатых аппаратов без изменения 
эффективности теплообмена позволяет в 1,3-1,4 раза увели­
чить их удельную производительность при снижении времени 
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пребывания теплоносителя (реакционной смеси) в аппарате 
до двух раз. Выявлена зависимость коэффициента теплоотда­
чи жидких потоков от гидродинамической структуры потока. 
Низкая эффективность теплообменных процессов в цилин­
дрическом аппарате по сравнению с диффузор-конфузорным 
каналом определяется высокой степенью приближения струк­
туры потоков, движущихся как по внутреннему, так и по коль­
цевому каналам, к режиму вытеснения, что нежелательно.

По совокупности закономерностей протекания быстрых 
химических реакций трубчатые турбулентные аппараты отно­
сятся к новому типу реакторов химической технологии. В на­
стоящее время разработаны четыре основные модификации: 
цилиндрической (сверхбыстрые химические реакции, проте­
кающие полностью в местах ввода реагентов), диффузор-кон- 
фузорной (быстрые гетерофазные реакции, тепломассообмен), 
кожухотрубчатой (возможность варьирования в широком ин­
тервале отношения поверхности теплообмена к объему реак­
ционной смеси), зонной (снижение адиабатического подъема 
температуры в зоне реакции) конструкции.

Основные закономерности протекания жидкофазных хи­
мических процессов, лимитируемых массопереносом, справед­
ливы как для полимеризационных реакций, так и при синте­
зе низкомолекулярных продуктов. Кроме того, варьирование 
условий проведения процесса, влияющих на скорость его про­
текания, в частности, использование каталитических систем 
с разной активностью, позволяют создавать энерго- и ресурсос­
берегающие технологии на базе трубчатых турбулентных реак­
торов. Возможность создания автомодельного режима течения 
высоковязкой реакционной смеси определяет эффективное 
протекания полимераналогичных превращений при модифи­
кации полимеров. Интересным и практически важным пред­
ставляется способ разделения «брутто» процессов на быстрые 
и медленные за счет создания оптимальных, в первую очередь, 
гидродинамических условий на каждой стадии в соответствии 
со спецификой их протекания. Это достигается при использо­
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вании трубчатого турбулентного предреактора для снижения 
диффузионных ограничений на быстрых стадиях перед пода­
чей реакционной смеси в объемный аппарат с большим време­
нем пребывания для проведения более медленных процессов. 
Реализация этого способа при (со)полимеризации олефинов 
и диенов в присутствии катализаторов Циглера-Натта приво­
дит к существенному увеличению скорости процесса, а также 
улучшению качества полимеров. На примере типичных бы­
стрых химических процессов, протекающих в однофазной ре­
акционной смеси (нейтрализация кислых и щелочных сред), 
в системе «жидкость-жидкость» (сульфатирование олефинов 
концентрированной серной кислотой), в системе «жидкость- 
газ» (жидкофазное окисление сульфита натрия кислородом 
воздуха), в системе «жидкость-твердое тело» (получение суль­
фата бария и антиагломератора для синтетических каучуков 
на основе стеарата кальция) показаны границы применимо­
сти трубчатых турбулентных аппаратов, что позволяет суще­
ственно расширить области их эффективного промышленного 
использования.

В общем случае, проведение быстрых химических процес­
сов при высоком уровне турбулентного перемешивания в труб­
чатых аппаратах позволяет значительно улучшить качество 
получаемых продуктов и создавать энерго- и ресурсосберегаю­
щие технологии повышенной экологической безопасности.
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