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XXV МЕЖДУНАРОДНАЯ КОНФЕРЕНЦИЯ ПО ХИМИЧЕСКИМ 
РЕАКТОРАМ ХИМРЕАКТОР-25

Конференция ХимРеактор – уникальный со-
временный форум для продуктивного общения 
между представителями академической, вузов-
ской и корпоративной науки, промышленности, 
инновационной сферы и власти с целью обмена 
информацией и построения эффективных меха-
низмов трансфера разработок и технологий из 
науки в отечественную практику, формулиро-
вок актуальных прикладных и фундаментальных 
научных задач, публичного позиционирования 
отечественных высокотехнологичных компаний 
в условиях возросших потребностей в сфере вы-
сокотехнологичного конкурентоспособного им-
портозамещения.

История конференции насчитывает уже 
60  лет, ее традиционным организатором явля-
ется Институт катализа им. Г.К. Борескова СО 
РАН. За последние 30 лет конференция Хим-
Реактор сформировалась как международное 
научное событие высокого уровня. В среднем в 
каждом таком мероприятии принимали участие 
200−250 ученых и технических специалистов из 
30−40 стран мира.

Оранжевым цветом показаны страны, пред-
ставители которых участвовали в конференциях 
ХимРеактор в 1996–2021 гг.

Очередное мероприятие этой серии, ХимРе-
актор-25, было проведено в Тюмени в октябре 
2023 г. Такой выбор был вполне логичен, ведь 
Тюменская область известна как регион с мощ-
ной промышленностью в области нефтехимии, 
газохимии и переработки углеводородов, а также 
активно развивающейся наукой и образованием 
в сфере химической технологии.

Оператором форума выступил Западно-Си-
бирский межрегиональный научно-образова-
тельный центр мирового уровня (ЗапСибНОЦ, 
г. Тюмень). В число организаторов конферен-
ции вошли Институт катализа им. Г.К. Боре-
скова СО РАН (Новосибирск) и Тюменский 
государственный университет, который сейчас 
активно развивает исследования в области ката-
лиза и инжиниринга каталитических процессов.

Председателями конференции ХимРеак-
тор-25 выступили член-корр. РАН, д.т.н., про-
фессор А.С. Носков (Институт катализа им. 
Г.К. Борескова СО РАН) и генеральный дирек-
тор Западно-Сибирского межрегионального на-
учно-образовательного центра Д.В.  Неустроев. 
Научный комитет форума возглавил председа-
тель СО РАН академик В.Н. Пармон, Программ-
ный комитет – д.т.н. А.Н. Загоруйко (Институт 
катализа им.  Г.К.  Борескова СО РАН), заме-
стителем председателя Программного комитета 
выступил директор Школы естественных наук 
ТюмГУ к.х.н. А.В. Елышев. Впервые в рамках 
руководящих органов конференции был соз-
дан Научно-индустриальный комитет (НИК), 
в который вошли высококвалифицированные 
представители промышленных компаний и биз-
нес-сообщества, имеющие опыт успешной ра-
боты в сфере разработки и коммерциализации 
новых технологий в области нефтепереработки, 
нефтегазохимии и химической промышленно-
сти. Работу комитета возглавил заместитель гу-
бернатора Тюменской области А.В. Райдер.
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Вместе с авторами заочных докладов в конфе-
ренции ХимРеактор-25 приняли участие 230 че-
ловек. На конференции собрались представите-
ли всех крупнейших научных, образовательных 
и промышленных центров РФ из 28 городов РФ, 
буквально от Калининграда до Владивостока, 
также были представлены доклады ученых из 
Мексики, Великобритании, Нидерландов, Ки-
тая, Таджикистана и Казахстана.

Научная программа конференции ХимРеак-
тор-25, представленная на заседаниях четырех 
секций, фокусировалась на следующих научных 
направлениях:

1. Развитие теоретических основ процессов в 
химических реакторах:

•	Инжиниринг химических реакций, осно-
ванный на фундаментальных принципах.

•	Кинетика химических реакций.
•	Энерго- и массообмен в химических реакто-

рах.
•	Основы гидродинамики и течения реакци-

онных потоков в химических реакторах.
•	Разработка химических процессов и проек-

тирование реакторов – новые эксперименталь-
ные подходы, моделирование, масштабирование 
и оптимизация.

•	Математическое моделирование: многомас-
штабные аналитические и вычислительные ис-
следования химических реакторов.

•	Современные информационные технологии 
в применении к разработке катализаторов, хими-
ческих и каталитических реакторов (искусствен-
ный интеллект, нейронные сети, машинное обу-
чение, большие данные).

2. Разработка химических реакторов и техно-
логических схем реакционных процессов:

•	Новые конструкции химических реакторов 
(структурированные катализаторы и реакторы, 

мембранные реакторы, микрореакторы, концеп-
ции реакторов, вдохновленные природой, мо-
дульные конструкции реакторов для многоцеле-
вого использования и пр.).

•	Интенсификация технологических процес-
сов и многофункциональные реакторы (совме-
щенные реакционно-массообменные процессы, 
реакторы с микроволновым / индукционным на-
гревом, ультразвуковые реакторы, нестационар-
ные и сорбционно-каталитические процессы в 
химических реакторах и пр.).

•	Промышленная безопасность при проекти-
ровании и эксплуатации реактора.

3. Химические реакторы и технологии для це-
левых приложений:

•	Современные вызовы и направления разви-
тия инжиниринга химических реакторов.

•	Охрана окружающей среды и утилизация от-
ходов.

•	Реакторы и катализаторы для получения по-
лимеров и других новых материалов с заданными 
свойствами.
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•	Реакторы и катализаторы для переработки 
биомассы и возобновляемого сырья в ценные хи-
мические вещества.

•	Инжиниринг биохимических, электрохими-
ческих и фотохимических реакций.

•	Реакторы, катализаторы и технологии для 
получения наноструктурированных углеродных 
материалов.

•	Улавливание и утилизация CO2.

4. Новые реакторы и технологии для прило-
жений в топливно-энергетической сфере:

•	Реакторы, катализаторы и новые технологии 
для производства топлив из традиционного, не-
традиционного и возобновляемого сырья (вклю-
чая новые реакторы и технологии для переработки 
попутного нефтяного газа и газового конденсата, 
переработки нефти и природного газа).

•	Реакторы, катализаторы и технологии для 
гидрогенизационной переработки углеводород-
ного сырья.

•	Перспективные реакторы, катализаторы и 
технологии для производства водорода.

•	Реакторы, катализаторы и процессы для про-
изводства, преобразования и хранения энергии.

•	Топливные элементы.
•	Солнечные химические реакторы.

Одной из главных традиций конференции 
ХимРеактор является представление почетной 
пленарной лекции, посвященной ее основате-
лю, члену-корреспонденту РАН, д.х.н., профес-
сору Михаилу Гавриловичу Слинько. На про-
шедшей конференции по решению Научного 
комитета почетную пленарную лекцию памяти 
М.Г. Слинько “Математическое моделирование 
гидропроцессов нефтепереработки” предста-
вил член-корреспондент РАН, д.т.н., профессор 

А.С. Носков (Институт катализа им. Г.К. Боре-
скова СО РАН, Новосибирск, Россия).

Пленарная сессия также включала доклады:
•	академика РАН, д.э.н., профессора 

В.А.  Крюкова “Нефтегазохимическая промыш-
ленность России – от отдельных проектов к их 
взаимодополняемости в рамках цепочек созда-
ния социальной ценности”;

•	академика РАН, д.ф.-м.н., профессора РАН 
Д.М. Марковича (Новосибирск, Россия) “Управ-
ление процессами тепломассообмена в реакторах 
для химических и энергетических технологий”;

•	члена-корреспондента РАН, д.х.н., профес-
сора РАН А.Л. Максимова (Москва, Россия) “Ре-
акторные системы chemical looping для каталити-
ческих процессов”;

•	профессора Х. Анчейта, Мексиканский ин-
ститут нефти (Мехико, Мексика) “Методика 
корректной оценки кинетических параметров в 
сложных реакционных системах”;

•	профессора Е.В. Реброва, Университет 
Уорик, Ковентри (графство Уэст-Мидлендс, Ве-
ликобритания), Технический университет Эйнд
ховена (Эйндховен, Нидерланды) “Электрифи-
кация химических реакторов неокислительной 
конверсии метана”.

В рамках научной программы конференции 
были также представлены следующие ключевые 
лекции:

•	к.ф.-м.н. А.Н. Гребенников, Российский фе-
деральный ядерный центр – Всероссийский на-
учно-исследовательский институт эксперимен-
тальной физики, Саров, Нижегородская область, 
Россия – “Развитие отечественных суперком-
пьютерных технологий в РФЯЦ-ВНИИЭФ”;

•	к.ф.-м.н. И.Г. Низовцева, Уральский федераль-
ный университет, Екатеринбург, НПО Биосинтез, 
Москва, Россия – “Газовая ферментация – техно-
логия, меняющая правила игры. От молекулярной 
инженерии до биореакторов, моделирование и оп-
тимизация процессов и аппаратов”;

•	к.х.н. М.О. Казаков, Институт катализа им. 
Г.К. Борескова СО РАН, Новосибирск, Россия – 
“Современные процессы и катализаторы гидро-
крекинга вакуумных дистиллятов”;

•	д.х.н. Ю.П. Зайков, Институт высокотемпе-
ратурной электрохимии УрО РАН, Екатеринбург, 
Россия – “Достижения современной высокотем-
пературной электрохимии в атомной и водород-
ной энергетике. Технологии и оборудование”;

•	к.т.н. И.И.  Салахов Ильдар Ильгизович, 
СИБУР Центр синтеза полиолефинов, Тобольск, 
Тюменская область, Россия – “Газофазные про-
цессы получения полиэтилена: современные 
тренды развития, технологии и реактора”.
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Кроме того, было представлено 78 устных и 
69 стендовых докладов.

Ярким событием программы конференции 
стало проведение Круглого стола “Эффектив-
ное взаимодействие науки и практики как осно-
ва достижения технологического суверенитета 

в химической и топливно-энергетической сфе-
рах”, на котором обсуждалась инновационная 
деятельность, направленная на использование 
и коммерциализацию результатов научных ис-
следований и разработок с последующим их вне-
дрением, реализацией на рынках. Модераторами 
Круглого стола выступили д.т.н. А.В.  Клейме-
нов (ПАО “Газпром нефть”, Санкт-Петербург) 
и д.т.н. А.Н. Загоруйко (Институт катализа им.   
Г.К. Борескова СО РАН, Новосибирск).

Следующая конференция по химическим 
реакторам – “ХимРеактор XXVI” планируется в 
2025 г., а место ее проведения еще предстоит вы-
брать на конкурсной основе Научному комитету 
конференции. 

Доклады, представленные на конференции 
ХимРеактор-25 и прошедшие строгий конферен-
ционный и журнальный отбор, публикуются в 
настоящем специальном выпуске журнала “Тео
ретические основы химической технологии”.

А.С. Носков
А.Н. Загоруйко

Р.Ш. Абиев
С.В. Албаут, фото
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Статья посвящена исследованию микрофлюидных технологий и областей их применения. Микро-
флюидные технологии – это перспективная отрасль, позволяющая достичь повышенную селек-
тивность реагентов и обеспечить безопасный и хорошо интенсифицируемый процесс. Реакторы 
такого типа используются в специальной химии и для инженерных разработок. Цель данной рабо-
ты: разработка проточного микрофлюидного реактора на основе кинетики изофорона из ацетона 
в щелочной среде. Наши методы: в качестве среды для численного моделирования и расчета ис-
пользовалась программа Comsol Myltiphysics. Ранее данная программа уже применялась для моде-
лирования микрочипов и имеет специализированные модули, направленные на подобные расчеты. 
В рамках текущей статьи предложен метод для разработки микрофлюидных чипов под конкретную 
реакцию с применением программ вычислительного моделирования, основываясь на кинетических 
и геометрических параметрах. Результаты данной работы: определено количество микромиксеров, 
необходимое для полного смешения реагентов, и длина канала, обуславливающая полное протека-
ние реакции. Приведены основные геометрические параметры рассчитываемой модели. Проведено 
сравнение результатов расчетов и полученных экспериментальных данных.

Ключевые слова: микрочип, реакция изофорона, кинетика изофорона, микрореатор, микромиксер, 
вычислительная гидродинамика, пластинчатый микрореатор, методы расчета микрореаторов
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ВВЕДЕНИЕ

Технология применения микропроточных ре-
акторов получила широкое распространение в 
различных областях промышленности и науки. 
Наиболее часто она используется в малотоннаж-
ной и специальной химии, биохимии, при рабо-
те с радиоактивными веществами, а также для 
инженерно-исследовательской деятельности.

Основным преимуществом таких микрореакто-
ров является повышенная безопасность и управля-
емость процесса. Такие процессы легко интенси-
фицировать. Более того, технологическая линия, в 
которой применяются микрореакторные системы, 
обеспечивает непрерывную работу, что в совокуп-
ности с другими факторами позволяет заменить 
несколько стандартных емкостных реакторов. По-
мимо всего вышеперечисленного, микрореактор 
способен обеспечить изотермический режим, что 
очень важно для многих типов реакций.

В рамках данной статьи рассмотрена реакция 
получения изофорона в щелочной среде. Изо-

форон является важным промышленным хими-
ческим веществом, применяемым в чернилах, 
красках, лаках, клеях, виниловых смолах, сополи-
мерах, для получения пестицидов и т.д. Он также 
используется в качестве промежуточного химиче-
ского вещества для органического синтеза.

Изофорон промышленно производится [1] 
путем конденсации ацетона с щелочным ката-
лизатором при высоких температурах и давле-
ниях. Альдольная конденсация ацетона – это 
комплексная реакция [2–3] с применением сле-
дующего сырья: ацетон, вода и гидроксидный 
катализатор; в результате реакции получают не-
сколько промежуточных продуктов (диацетоно-
вый спирт, мезитилоксид) и побочные продукты 
(оксилитон и тяжелые соединения) и целевой 
продукт реакции – изофорон [4].

Конденсация ацетона для производства изо-
форона может быть коммерчески осуществимой, 
если специфичность реакции контролируется 
для достижения высокой селективности по про-
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дуктам химического процесса с учетом стехиоме-
трии реакции. Одним из основных показателей 
работы установки по производству изофорона 
является селективность расходуемого ацетона на 
производство изофорона.

Селективность исходных реагентов зависит 
от температуры, давления, концентрации реаги-
рующих веществ, гидродинамического режима. 
Микрофлюидика за счет своих основных преи-
муществ может позволить увеличить селектив-
ность, вплоть до 10–15% [5].

Цель настоящего исследования – подбор оп-
тимальной геометрии проточной части микро-
флюидного реактора для обеспечения высокой 
контролируемости процесса альдольной кон-
денсации ацетона. Аналогичные исследования 
уже проводились для других реакций [6].

Для достижения поставленной цели необхо-
димо решить следующие задачи:

•	Выбор основной конструкции проточной ча-
сти реактора – геометрии канала пластинчатого 
микрореактора, включающего в себя миксерную 
и реакционную зоны.

•	Определение основных гидродинамических 
параметров миксерных ячеек, а также выбор кри-
терия оптимального смешения.

•	В рамках реализации каскадного исполне-
ния выбор количества микромиксеров, являю-
щегося минимально достаточным для успешного 
смешения реагентов.

•	С помощью полученных ранее кинетических 
данных процесса численно промоделировать ре-
акцию получения изофорона во всей проточной 
части реактора.

•	Определение основных гидродинамических 
параметров проточной части микрореактора.

•	На основании полученных раннее данных 
выбор необходимой длины реакционного канала, 
определение зависимости длины канала от выхо-
да изофорона.

•	Проверка теоретических расчетов на основа-
нии экспериментальных данных.

МЕТОДЫ ИССЛЕДОВАНИЯ
В качестве материала для исследования бы-

ла использована геометрия пластинчатого ре-
актора, аналогичная масштабируемой микро-
реакторной технологии [7]. Цилиндрические 
ячейки такого типа показали наибольшую эф-
фективность для перемешивания исходных ком-
понентов по сравнению с другими вариациями 
миксерных зон [8]. Основной механизм пере-
мешивания заключается в создании встречных 
потоков внутри ячейки, их закручивании и де-

стабилизации, что достигается в результате уве-
личения вектора скорости на плоскости стенок 
проточной части канала.

4

1

2

3

5

Рис. 1. Эскиз выбранной геометрии проточной части 
(1, 2 – входы реагентов, 3 – миксерная зона, 4 – реак-
ционный канал, 5 – выход продукта).

На рис. 1 приведены геометрические параме-
тры миксерной зоны.

Для улучшения эффективности реакторной 
пластины и удешевления металлообработки не-
обходимо определить минимально достаточное 
для полного перемешивания компонентов коли-
чество ячеек.

В связи с этим была смоделирована система 
“жидкость–жидкость”, а именно “ацетон–вода” 
в программе Comsol Multiphysics. Количество 
ячеек в миксерной зоне определяли следующим 
образом.

Использовали магнитную мешалку с мини-
мальным количеством оборотов, что эквива-
лентно эффективности перемешивания в сме-
сительной ячейке. Проводили гомогенизацию 
двухфазной системы “ацетон–вода” в щелочной 
среде. В программе вычислительного моделиро-
вания определяли время пребывания реакцион-
ной среды в различном количестве ячеек. Время 
перемешивания в магнитной мешалке варьирова-
ли эквивалентно расчетным данным. Далее опре-
деляли вязкость смеси на капиллярном виско-
зиметре ВПЖ-2. По достижении необходимой 
вязкости перемешивание считали законченным.

Для моделирования использовалась теорети-
ческая кинетика, рассчитанная по справочным 
данным значений энергии активации и предэкс-
поненциального множителя [9, 10]. Процесс по-
лучения изофорона состоит из следующих ста-
дий: цепочка реакций инициируется 
конденсацией двух молекул ацетона ( C H O3 6 ) с 
образованием диацетонового спирта ( C H O6 12 2 ):

2
1

2
13 6 6 12 2C H O

k

k
C H O R

���� �� ( )
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Далее, ввиду каталитических условий (с ис-
пользованием гидроксида калия: KOH в каче-
стве катализатора) этот спирт быстро обезвожи-
вается до мезитилоксида ( C H O6 10 ):

C H O
k

k
C H O H O R6 12 2 6 10 2

3

4
2

���� �� + ( )
Мезитилоксид может конденсироваться с 

ацетоном с образованием изофорона линей-

ного дионофорона, который быстро циклизу-
ется с образованием изофорона ( C H O9 14 ) в 
двух изомерных формах, обозначенных и воды 
H2O:

C H O C H O
k

k
C H O H O R3 6 6 10 9 14 2

5

6
3+ + ( )������

Перекрестная конденсация между различны-
ми кетонами – ацетоном и изофороном – при-
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Рис. 2. Распределение концентраций ацетона и воды.

Рис. 3. Распределение концентраций изофорона, мезитилоксида и диацетонового спирта.
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водит к образованию продукта разложения изо-
форона: изоксилитона:

C H O C H O k C H O H O R9 14 3 6 12 18 27 4+ + ( )� ��
Кроме того, две молекулы мезитилоксида мо-

гут дополнительно конденсироваться с образо-
ванием ксилитонов:

2 8 2 56 10 12 18C H O k C H O H O R��� + ( )
В качестве критерия оптимальности протека-

ния принимали среднюю мольную концентрацию 
изофорона на выходе из реакционного канала.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

Моделирование. Верификация кинетики в Comsol

Для корректного расчета в программной сре-
де Comsol необходимо предварительно верифи-
цировать кинетический расчет в 0D.

Для этого использовали модуль Comsol 
“Reaction Engineering”. В основе данного моду-
ля лежат стандартные уравнения для расчета ки-
нетических данных. Входные данные: 0,010324 
моль/л ацетона и 0,0135 моль/л воды.

На рис. 2 показано распределение концен-
траций ацетона и воды, полученных в результате 
моделирования на основе кинетических параме-
тров реакции. Рис. 3 позволяет визуализировать 
концентрации изофорона и основных побочных 
продуктов.

Для расчетов использовали данные о зна-
чениях предэкспоненциальных множителей и 
энергий активаций соответствующих реакций, 

полученных в работе [10] (табл. 1). Кинетиче-
ские данные получали при концентрации NaOH 
в растворе 10%.

Моделирование. 2D-расчет в Comsol. Далее 
проводились расчеты с применением гидроди-
намики проточного канала и анализа особенно-
стей смешения.

В результате численного моделирования сме-
шения ацетон–вода было определено оптималь-
ное количество ячеек миксерной зоны для пол-
ного перемешивания исходных компонентов и 
определены их гидродинамические параметры, 
а именно – максимальное давление в ячейках, 
максимальная скорость внутри ячеек. Макси-
мальная скорость потока при наращивании ячеек 
остается постоянной и равна 0.5 м/с. В качестве 
констант принимали скорость на входе в миксер-
ную зону, равную 3 × 10–4 м/с, и концентрации 
исходных реагентов, где CC3H6O = 10.324 моль/м3, 
СH20

 = 13.5 моль/м3.
Перепад давления в смесевых ячейках не пре-

вышает 700 Па, что также адекватно для данных 
исследований. Ниже проиллюстрирована градуи-
ровочная прямая для дальнейших исследований. 

Наиболее оптимальным количеством ячеек 
приняли 7 штук, поскольку дальнейшее измене-
ние критерия незначительно.

Далее, в рамках второго этапа расчетов, про-
водили поиск наиболее оптимальной длины ка-
нала для корректного проведения реакции, ис-
пользуя кинетику, приведенную раннее. Режим 
для протекания реакции был выбран изотерми-

Таблица 1. Кинетические данные реакций получения изофорона

Реакция Константа реакции Предэкспоненциальный множитель Энергия активации, кДж/моль

R1
k1 4 08 10 2

3

. ,× − м
кмольч

14 650

k2 3 37 10
19. ,×
ч 34 400

R2
k3 7 19 10

115. ,×
ч

90 000

k4 5 98 10
18. ,×
ч 53 038

R3 k5 3 19 1017
3

. ,× м
кмольч

93 259

R4 k7 5 35 10 2
3

. ,× − м
кмольч

34 400

R5 K8 4 52 1014
3

. ,× м
кмольч 90 000
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ческий, с наиболее оптимальной температурой 
для получения изофорона [10], равной 473.15 К. 
К уже имеющимся ячейкам прибавляли поворот 
канала, со следующими геометрическими па-
раметрами: ширина канала, равная 2 мм; скру-
гления, равные 0.5 мм (внутренние скругления) 
и 2 мм (внешние), а также длина канала, равная 
116 мм за одну итерацию.

В рамках дискретизации модели и получения 
расчетных данных была построена сетка по ме-
тоду конечных элементов, с количеством эле-
ментов, равным 18  043, и средним качеством 
элемента 0.7803. Также был рассчитан и про
анализирован массовый баланс на основе чис-
ленного решения уравнений неразрывности (4) 
и теоремы Остроградского–Гаусса (5) [10]:

∂
∂

+ ∇ ⋅ ( ) = ( )p
t

uρ 0 4,

∂
∂

+ ∇ ⋅ ( ) = ∂
∂

+ ⋅ ( )∫ ∫ ∫p
t

u dV
p
t

dV u ndSρ ρ , 5

где ρ – плотность, t – время, ∇  – оператор 
набла, u – скорость, V – объем, S – поверх-
ность, ограничивающая объем, n – единица 
нормали.

Отсюда 
∂
∂

+ ⋅ = ( )∫ ∫p
t

dV u ndSρ 0 6.
 

Как видно из полученных данных, приведен-
ных в таблице 2, достигнута высокая точность 
выполнения закона сохранения массы при ре-
шении поставленной задачи вычислительной 
гидродинамики.

В связи с этим, можно сделать вывод, что по-
строенная модель физична и может быть исполь-

Таблица 2. Численные значения массового баланса
Время, с Вход 1, кг/(м·с) Вход 2, кг/(м·с) Выход, кг/(м·с) Массовый баланс, кг/(м·с)

0 0.1501 0.1501 0.3004 2.171 × 10–12

1 0.1500 0.1500 0.3000 8.0124 × 10–15

2 0.1500 0.1500 0.3000 7.3275 × 10–15

3 0.1500 0.1500 0.3000 7.9381 × 10–15

4 0.1500 0.1500 0.3000 7.6883 × 10–15

5 0.1500 0.1500 0.3000 7.4662 × 10–15

6 0.1500 0.1500 0.3000 7.3275 × 10–15

7 0.1500 0.1500 0.3000 7.6883 × 10–15

8 0.1500 0.1500 0.3000 7.3552 × 10–15

9 0.1500 0.1500 0.3000 7.1609 × 10–15

10 0.1500 0.1500 0.3000 7.4107 × 10–15

11 0.1500 0.1500 0.3000 7.5773 × 10–15

12 0.1500 0.1500 0.3000 7.2164 × 10–15
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Рис. 4. Расчетные данные критерия оптимальности 
смешения.

Рис. 5. Зависимость количества ячеек от вязкости 
раствора.
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зована для получения корректных расчетных 
данных.

В процессе анализа рассчитываемой модели, 
ввиду наличия химической реакции, использо-
вали нестанционарный режим. Наиболее оп-
тимальное время для расчета: 30–60 секунд, 
поскольку концентрация изофорона остается 
неизменной после данного времени, что говорит 
об установившемся процессе.

Используя вышеперечисленные входные дан-
ные, была получена зависимость количества 
итераций длин канала от концентрации полу-
чаемого продукта. Наиболее оптимальной дли-
ной канала является 14-я итерация, с суммарной 
длиной канала 1624 мм, поскольку дальнейшее 
изменение концентрации получаемого продукта 
стремится к нулевому значению (рис. 6). Гидро-

динамические параметры проточной части та-
кой модели следующие:

–	перепад давлений, равный 2.5 × 105 Па;
–	максимальная скорость, равная 0.583 м/с.
В результате проведенных расчетов числен-

ного моделирования модели удалось получить 
модель, наиболее приближенную к идеальным 
условиям для протекания реакции изофорона. 
Данная модель выполнена по технологии Lonzo, 
в виде геометрических параметров для каналов 
в пластинчатой модели микропроточного реак-
тора, со следующими технологическими и кон-
струкционными данными:

–	цилиндрические ячейки миксерной зоны 
диаметром 2 мм в количестве 12 шт.;

–	змеевидный канал длиной 1624 мм и шири-
ной 2 мм (с поперечной длиной канала 52 мм);

–	время установившегося процесса, равное 
30 секунд;

–	необходимая для протекания реакции тем-
пература, равная 473.15  К; 

–	оборудование, позволяющее обеспечить 
преодоление местных сопротивлений, равное 
2.5 × 105 Па (без учета сопротивлений соедини-
тельных элементов и элементов подачи жидко-
сти в микрореактор).

Описание установки. Для проведения экспе-
римента использовалась микрофлюидная техно-
логическая система (рис. 7), спроектированная 
на основе расчетных параметров, полученных 
выше.

В качестве регентов использовали ацетон 
ОСЧ (реагент 1) и воду (реагент 2). Предвари-
тельно в реагенте 2 был растворен катализатор 
(10%-ный раствор NaOH). Сам микрореактор 
был произведен с применением аддитивных тех-
нологий, что определяет его развитую поверх-
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Рис. 6. График зависимости длины канала от концен-
трации получаемого изофорона, анализируемого на 
выходе из проточной части.

Рис. 7. Технологическая система для получения изофорона.
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ность и, как следствие, может вызывать промо-
тирующее действие [5].

За 10 минут до предполагаемого начала реак-
ции на контроллере устанавливают температуру 
реакции (130–200 °C, в зависимости от условий 
процесса) и включают термостатирование. По-
сле достижения заданной температуры в реактор 
реагент 1 и регент 2 поступают с помощью до-
зирующих шприцевых насосов Н1 и Н2 соответ-
ственно в реактор Р1, обогреваемый термостатом 
T1 под давлением 40 бар. В данном узле проис-
ходит химическая реакция, реагент собирается 
в емкости для конечного продукта E1. Подачу 
(1 минута) осуществляют насосом высокого дав-
ления. Пробы отбирают в течение 1,5 часа, объ-
ем проб 0,15–0,2 мл. Пробы отбирают, варьируя 
расходы реагентов на входе, итоговая проба от-
вечает времени пребывании реакционной смеси 
в канале.

Подтверждали получения заданных веществ 
с помощью ЯМР-спектроскопии. Количе-
ственные характеристики получали с помощью 
ВЭЖХ.

На основании выше полученных данных, бы-
ли построены графики для удобства корреля-
ции эксперимента с моделированием (рис. 8, 9). 
Таким образом, можно сделать вывод, что дан-
ная CAE-модель физична и может быть исполь-
зована для разработки проточной части кана-
ла микрофлюидного реактора, однако требует 
дополнительной проработки в виде валидации 
на основании полученных экспериментальных 
данных.

Для валидации аналитических исследова-
ний (рис. 10–11) был использован хроматограф 
с масс-спектрометрическим детектором Agilent 
5977B GC/MSD (HES) и программным обеспе-
чением MassHunter с масс-спектрометрической 
библиотекой данных органических веществ 
NIST17 с кварцевой капиллярной колонкой 
Agilent HP-5MS (30м-0,25ID-0,25um). Добавле-
но небольшое количество уксусной кислоты для 
нейтрализации щелочи. Были определены все 
побочные и промежуточные продукты, а также 
изомеры изофорона.

В результате анализа масс-спектрометрии 
также был выявлен требуемый продукт — изо-
форон (рис. 12).

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В данной работе была разработана кинети-

ческая модель процесса получения изофорона. 
Были проведены вычислительные эксперимен-
ты по прогнозированию кинетических кривых 
исследуемых реакций с помощью математиче-
ских методов с применением компьютерно-вы-
числительной программы Comsol. Был сделан 
вывод о том, что разработанная модель реакций 
позволяет прогнозировать кинетические кривые 
данных реакций с минимальным отклонением. 
Разработанная кинетическая модель может быть 
использована для проектирования и расчета мо-
дульной установки проточного реактора.

Также были определены основные параметры 
такого реактора: 12 ячеек цилиндрической фор-
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Рис. 8. Экспериментальные данные в сравнении с мо-
делированием, где синий цвет – ацетон, а зеленый – 
изофорон.

Рис. 9. Экспериментальные данные в сравнении с 
моделированием, где синий цвет — диацетоновый 
спирт, а зеленый – мезитилоксид.
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мы, змеевидный канал длиной 1624 мм. Данная 
геометрия позволит повысить выход получаемо-
го продукта, а в рамках применения микрофлю-
идных технологий — повысить управляемость и 
безопасность процесса, снизить затраты на его 
производство.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
Cv	 критерий оптимальности смешения;
σ	 стандартное отклонение концентрации ком-
	 понентов;
μ	 среднее значение концентрации компонентов;

x	 концентрация компонента в i-м измерении, 
	 моль/м3;
R	 общая скорость реакций получения i-го про-
	 дукта;
v	 скорость j-й реакции получения i-го продукта;
r	 порядок j-й реакции;
T 	 температура, К;
Tref 	 относительная температура, К;
E 	 энергия активации, кДж/моль;
A  	 предэкспоненциальный множитель;
∇  	 оператор набла;
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Рис. 10. Общая хроматограмма образца на начальный отрезок времени.

Рис. 11. Общая хроматограмма образца на конечный отрезок времени.
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Рис. 12. Полученный масс-спектр изофорона.

ρ 	 плотность, кг/ м3;
u  	 скорость, м/с;
V  	 объем, м3;
S 	 площадь, м2;
t 	 время, с.

ИНДЕКСЫ
i 	 номер компонента;
j 	 номер реакции.
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Разработка проточных однофазных и двухфазных микрореакторов и микроэкстракторов требует 
информации о гидродинамике течений в таких устройствах: распределениях скорости и завихрен-
ности, эффективности перемешивания, режимах двухфазного течения и их влияния на коэффици-
ент массообмена. В работе представлены исследования локальных гидродинамических характери-
стик течения и процессов массообмена в микроканалах Т-типа с применением экспериментальных 
панорамных оптических методик. Для однофазного проточного микрореактора измерены поля 
скорости и поля концентрации. Показана интенсификация перемешивания при переходе в “за-
хватывающий” режим течения. Для двухфазных микрореакторов с различным набором несмеши-
вающихся жидкостей визуализированы режимы течения, предложен безразмерный комплекс для 
обобщения экспериментальных данных. Показано, что нейросетевые алгоритмы, обученные на 
большой выборке, позволяют с высокой точностью (до 98%) предсказывать режимы течения. Ис-
следован снарядный режим течения с наложением внешних пульсаций давления дисперсной фазы. 
Показано, что поле скорости внутри снаряда меняется периодически, что может быть использовано 
для интенсификации массопереноса. С помощью метода лазерно-индуцированной флуоресценции 
с микронным разрешением (micro-LIF) проведено исследование локального массообмена в двух-
фазном микроэкстракторе.

Ключевые слова: проточные микрореакторы, гидродинамика, массообмен, micro-PIV, micro-PTV, 
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ВВЕДЕНИЕ

Актуальность работы обусловлена глобальной 
тенденцией к миниатюризации аппаратов в раз-
личных приложениях биомедицинских, химиче-
ских и энергетических технологий, повышением 
их безопасности и эффективности. Микрока-
нальные технологии с применением газожид-
костных течений и течений несмешивающихся 
жидкостей интенсивно развиваются и являются 
реальной альтернативой применению традици-
онных технологий при производстве эмульсий, 
проведении химических реакций, сортировке 
и анализе различных биологических объектов 
в фармацевтических и медицинских приложе-
ниях. Использование двухфазных и двухкомпо-
нентных течений в микроканалах обеспечивает 
высокие скорости тепло- и массопереноса, по-
зволяет проводить непрерывные и безопасные 

химические реакции [1]. В отличие от реакторов 
периодического действия, которые обеспечива-
ют лишь ограниченный контроль условий син-
теза, что приводит к плохой воспроизводимости 
и сложности масштабирования процесса, ис-
пользование проточных микрореакторов позво-
ляет осуществлять прецизионный контроль над 
условиями реакции: температурой, давлением, 
концентрацией реагентов, временем пребыва-
ния. При этом использование двухфазных тече-
ний для проведения проточного синтеза в ми-
крореакторах позволяет в значительной степени 
интенсифицировать процессы массопереноса в 
связи с циркуляцией скорости внутри снарядов 
и перемычек за счет возникновения Тэйлоров-
ских вихрей в снарядном режиме течения. Кроме 
того, в данном режиме течения удается достичь 
одинаковых времен пребывания для реагентов в 
микрореакторе.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

	 ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНОЕ ИССЛЕДОВАНИЕ ГИДРОДИНАМИКИ...	 279

Гидродинамика является определяющей при 
разработке проточных однофазных и двухфаз-
ных микрореакторов. На настоящий момент в 
литературе имеется большое количество экспе-
риментальных, аналитических и численных ра-
бот, направленных на исследование гидродина-
мических характеристик двухфазных потоков в 
микроканалах и явлений тепло- и массоперено-
са. При проведении химических реакций выбор 
и контроль режимов течения являются ключе-
вым моментом. Скорость и продукты реакции 
в значительной степени зависят от режима те-
чения, а его смена или попадание в область пе-
реходных (неустойчивых) режимов, очевидно, 
являются нежелательными. Ряд работ посвящен 
установлению областей существования различ-
ных режимов течения, которые реализуются в 
зависимости от преобладающих в системе сил 
[2–4]. Как правило, выделяют два основных ви-
да течений: параллельное/непрерывное, когда 
жидкости текут совместно (например, кольце-
вой, параллельный или ручейковый режимы), и 
сегментированное, когда дисперсная фаза пред-
ставлена каплями или снарядами, разделенны-
ми несущей фазой. С целью обобщения и прак-
тического использования экспериментальных 
данных удобно использовать карты режимов, 
которые являются двумерным представлением 
областей существования режимов в размерных 
или безразмерных координатах (параметрах те-
чения). Для построения карт необходимо клас-
сифицировать режимы течения и обозначить об-
ласти их существования либо границы перехода. 
Различными авторами были предложены вари-
анты обобщений режимных карт в случае нью-
тоновских сред [4, 5]. Хотя все эти карты обе-
спечивают определенную универсальность, для 
каждой из них существуют экспериментальные 
данные, не укладывающиеся в предсказанные 
границы.

Наиболее интересные для практических при-
ложений сегментированные режимы течения, 
такие как снарядный, капельный и др., были 
детально изучены в существующей литерату-
ре. Предложены модели, описывающие размер 
снарядов и капель в различных режимах фор-
мирования в наиболее распространенных мик
роканальных геометриях – Т-образном канале 
и канале с фокусировкой потока [6–8]. Описана 
топология внутренних течений в снарядах и ка-
плях дисперсной фазы и в перемычках несущей 
фазы для ньютоновских жидкостей с различными 
свойствами [9–11]. В работе [12] показана линей-
ная корреляция между частотой циркуляции в пе-
ремычках при газожидкостном течении и общим 

коэффициентом массообмена. Аналитическая 
модель Тэйлоровского течения в случае неньюто-
новских фаз предложена в работе [13].

Тем не менее на сегодняшний день отсутству-
ют точные модели многих явлений, например 
перехода между режимами, формирования сна-
рядов в случае частичной смачиваемости, часто 
встречающейся на практике. При этом числен-
ное моделирование с высоким разрешением и 
учетом смачиваемости стенок является достаточ-
но ресурсоемким. В то же время при разработке 
микрореакторов и микроэкстракторов требует-
ся информация о режимах течения, распреде-
лениях скорости в снарядах и перемычках и их 
влиянии на коэффициент массообмена. Таким 
образом, эксперимент является не только глав-
ным инструментарием для верификации данных 
численного моделирования, но и в ряде случа-
ев остается единственным способом изучения 
гидродинамических особенностей двухфазных 
течений на микромасштабах. Целью данной ра-
боты является исследование гидродинамических 
режимов однофазных и двухфазных течений и 
границ перехода между ними в микроканалах 
при помощи панорамных оптических экспери-
ментальных методов измерения локальных ги-
дродинамических величин для создания проточ-
ных микрореакторов и микроэкстракторов.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНЫЙ СТЕНД 
И МЕТОДЫ ИССЛЕДОВАНИЯ 

ГИДРОДИНАМИКИ В МИКРОКАНАЛАХ

Описание экспериментального стенда. Фото-
графия экспериментального стенда для исследо-
вания гидродинамики и массообмена в однофаз-
ных и двухфазных течениях в микроканальных 

Рис. 1. Экспериментальный стенд для исследования 
гидродинамики и массообмена в однофазных и двух-
фазных течениях в микроканальных устройствах.
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устройствах представлена на рис. 1. Стенд состо-
ит из оптического инвертированного микроско-
па Zeiss Axio Observer.Z1 с набором объективов 
различного увеличения от 5x до 63x, а также на-
бором оптических полосовых, пороговых филь-
тров и дихроичных зеркал. Микрофлюидное 
устройство располагается на предметном столи-
ке микроскопа, положение которого управляет-
ся прецизионной системой на основе пьезоэле-
ментов с точностью 1 мкм по трем координатам. 
Микроскоп оснащен галогенной лампой для ра-
боты в проходящем свете, а также ртутной лам-
пой для работы в отраженном свете. Поток ра-
бочих жидкостей в микрофлюидном устройстве 
создается двойным шприцевым насосом KDS 
Gemini 88 (давление до 6 бар, расход жидкости от 
0.4 нл/ч до 106 мл/мин, точность задания расхо-
да 0.35%) или двухканальным регулятором дав-
ления Elveflow OB1 (давление от –900 мбар до 
6 бар) в системе обратной связи с кориолисовы-
ми расходомерами BFS1+ (диапазон расходов от 
0.1 до 200 г/час, точность измерения 2% от изме-
ряемой величины). Перепад давления в микро-
флюидном устройстве регистрируется маноме-
трическими мембранными датчиками давления 
на основе пьезорезистивного эффекта Elvelfow 
MPS (диапазон измерения от –1 до 6.9 бар, точ-
ность 0.2% от диапазона).

Визуализация режимов двухфазных течений. 
В зависимости от скоростей потока, физических 
свойств жидкостей, свойств материала микро-
канала и его геометрии реализуются различные 
режимы течения. Для проведения скоростной 
визуализации режимов течения к микроско-
пу подключается скоростная камера pco.1200 hs 
(Германия) с разрешением матрицы 1 Мпикс 
(1280 × 1024 пикс.), размер пикселя 12 × 12 мкм2 

и частотой съемки до 1 кГц. Поток освещается 
галогенной лампой в проходящем свете (рис. 2), 
визуализация режимов течения проводится за 
счет разницы в показателях преломления фаз. 
Регистрация режимов течения проводится при 
вариации расходов несущей и дисперсной фаз с 
последующей их классификацией вручную либо 
с помощью нейронных сетей [14].

Методы цифровой трассерной визуализации с 
микронным разрешением (micro-PIV) и слежения 
за частицами (micro-PTV). Метод Micro-Particle 
Image Velocimetry (micro-PIV), впервые предло-
женный в работе [15], является бесконтактным 
методом измерения полей скорости в жидкостях 
и газах с микронным разрешением. В  исследу-
емый поток добавляются трассерные частицы, 
которые следуют за потоком и делают его наблю-
даемым. Суть метода заключается в регистрации 
двух или более изображений трассерных частиц 
и последующей их обработке для расчета сме-
щения групп частиц, что позволяет построить 
векторное поле скорости. Для измерения полей 
скорости в потоках с высокими пространствен-
ными градиентами скорости, а также при невы-
сокой концентрации трассеров более пригоден 
метод Micro Particle Tracking Velocimetry (micro-
PTV). Основное отличие данного метода от ме-
тода micro-PIV заключается в расчете нерегуляр-
ного поля скорости по перемещению каждой из 
частиц, что позволяет получить более высокое 
пространственное разрешение.

Методы micro-PIV и micro-PTV реализова-
ны на экспериментальном стенде с целью ис-
следования гидродинамики и массообмена в 
однофазных и двухфазных течениях в микро-
канальных устройствах в составе измеритель-
ного комплекса “ПОЛИС” (разработка Инсти-
тута теплофизики СО РАН). Поток засеивается 
флуоресцентными трассерами средним диаме-
тром от 1 до 3 мкм и освещается двойным им-
пульсным Nd:YAG лазером с энергией в импуль-
се до 70 мДж и частотой повторения импульсов 
до 15 Гц. Свет лазера заводится в микроскоп че-
рез оптическое волокно. Для регистрации све-
та, излученного частицами, без отраженного 
каналом света используется дихроичное зерка-
ло. Кросскорреляционная цифровая камера с 
разрешением 2048 × 2048  пикселей регистри-
рует изображения, которые затем передаются 
в персональный компьютер для дальнейшей 
обработки. Синхронизация работы системы 
осуществляется при помощи программируе-
мого процессора. Управление экспериментом 
и обработка данных осуществляется с исполь-
зованием пакета программного обеспечения 

Зеркало

Галогенная
лампа

Микроканал

Объектив микроскопа

Цифровая
камера

Рис. 2. Схема освещения и съемки для проведения 
визуализации режимов течения в микроканалах.
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ActualFlow. Данное программное обеспечение 
предназначено для управления измерительным 
комплексом и совмещает в себе функции авто-
матизации процесса проведения эксперимента, 
обработки и визуализации данных, организа-
ции управления и хранения полученных дан-
ных на физическом носителе [16].

Метод лазерно-индуцированной флуоресцен-
ции с микронным разрешением (micro-LIF). Ла-
зерно-индуцированная флуоресценция (LIF) 
является методом для измерения полей кон-
центраций или температур и основана на том, 
что интенсивность флуоресценции пропорцио-
нальна концентрации флуоресцентной краски 
или уменьшается с увеличением температуры. 
Для того чтобы получить количественную ин-
формацию о поле концентрации в микрокана-
ле, необходимо установить связь между интен-
сивностью флуоресценции и концентрацией 
флуорофора. Для этого пользуются калибро-
вочной кривой, для построения которой иссле-
дуемый объем заполняют красителем в разных 
постоянных концентрациях с последующей ре-
гистрацией набора изображений на цифровую 
камеру. Такая процедура автоматически учиты-
вает все особенности оптического тракта реги-
стрирующей аппаратуры и возможные неодно-
родности возбуждающего излучения, которые 
невозможно учесть при построении аналитиче-
ской калибровки.

Метод micro-LIF реализован на базе экспери-
ментального стенда для исследования гидроди-
намики и массообмена в однофазных и двухфаз-

ных течениях в микроканальных устройствах. 
Для измерения полей концентраций с помощью 
метода micro-LIF в качестве осветителя исполь-
зуется ртутная лампа. Данный тип излучения 
постоянен во времени и позволяет избежать по-
грешности, связанной с нестабильностью энер-
гии импульса, в случае применения лазера в 
качестве источника освещения. С помощью по-
лосового зеленого светофильтра (максимум про-
пускания 546 нм, полуширина полосы пропуска-
ния 12 нм) из спектра излучения ртутной лампы 
пропускается зеленая длина волны для освеще-
ния потока, далее она попадает на дихроичное 
зеркало и, отражаясь, освещает микроканальное 
устройство. В качестве флуоресцентного краси-
теля используется Родамин 6Ж. Свет, эмитиро-
ванный флуоресцентным красителем, проходит 
через дихроичное зеркало, попадает на полосо-
вой светофильтр и регистрируется цифровой ка-
мерой с разрешением 4 Мпикс, глубиной цвета 
16 бит. Обработка полученных данных прово-
дится в программном обеспечении ActualFlow.

ИССЛЕДОВАНИЕ ТЕЧЕНИЙ 
В ДВУХФАЗНЫХ ПРОТОЧНЫХ 

МИКРОРЕАКТОРАХ 
И МИКРОЭКСТРАКТОРАХ

Анализ размерностей для построения универ-
сальной карты режимов течения. Режим течения 
обусловлен силами, преобладающими в системе 
при заданных значениях управляющих параме-
тров. Основными режимами течения в микрока-
налах являются снарядный, капельный, парал-
лельный и кольцевой (рис. 3). Для построения 
карт необходимо классифицировать режимы те-
чения и обозначить области их существования 
либо границы перехода. Типичными параметра-
ми построения карт режимов течения являются 
приведенные скорости несущей и дисперсной 
фаз. Однако карты режимов, построенные по 
приведенным скоростям фаз, подходят только 
для заданной системы жидкостей и геометрии 
каналов, используемых в конкретном экспери-
менте.

В общем случае для определения границ ре-
жимов и построения универсальных карт, при-
менимых для произвольного набора жидкостей, 
геометрии каналов и управляющих параметров, 
в основном используются два подхода. Оба они 
имеют как преимущества, так и недостатки. Пер-
вый подход – построение полуэмпирических мо-
делей с использованием различных упрощений и 
аппроксимаций в уравнениях сплошной среды. 

(а)

(б)

(в)

(г)

Рис. 3. Примеры характерных режимов течения ион-
ная жидкость – вода в микроканале Т-типа: а) снаряд-
ный режим, б) капельный режим, в) параллельный 
режим, г) кольцевой режим с волновой границей [27].
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Основным недостатком такого подхода являет-
ся сложность исходных уравнений, для преодо-
ления которой необходимо вводить упрощения 
физических моделей. Второй подход – исполь-
зование анализа размерностей и поиск подхо-
дящих безразмерных комплексов и их степеней. 
Такой подход значительно облегчает проведе-
ние границ перехода между режимами течения. 
Однако поскольку образующиеся безразмерные 
комплексы не несут информации о механизме 
перехода, они чаще всего могут описать только 
те эксперименты, на основе которых были полу-
чены. Поэтому полученные безразмерные ком-
плексы должны подвергаться тщательной про-
верке данными других исследований.

Для обобщения полученных эксперименталь-
ных данных был проведен анализ размерностей 
при течении несмешивающихся жидкостей в 
микроканалах [17]. Вначале определены основ-
ные параметры, влияющие на установление ре-
жима течения: плотность фаз, вязкость фаз, меж-
фазное натяжение, гидравлический диаметр 
микроканала, приведенные скорости фаз. Физи-
ческими переменными, влияющими на течение, 
являются гидравлический диаметр микроканала 
Dh с шириной w и высотой h, определенный как 

D
wh

w hh �
�

� 2 , динамическая вязкость несущей фа-

зы µс и дисперсной фазы µd, плотность несущей 
фазы ρс и дисперсной фазы ρd, межфазное натя-
жение σ и среднерасходные (приведенные) ско-
рости фаз через сечение микроканала uс и ud. Их 
размерности следующие:

Dh [м] L

µc [Па·с] ML–1T–1

µd [Па·с] ML–1T–1

ρc [кг/м3] ML–3

ρd [кг/м3] ML–3

σ [кг/с2] MT–2

uc [м/с] LT–1

ud [м/с] LT–1

 
Здесь L, M и T представляют длину, массу и 
время соответственно. Всего имеем n = 8 пара-
метров, которые выражаются k = 3 размерно-
стями. Таким образом, из них можно составить 
n–k = 5 безразмерных комплексов. Предпо-
лагаем, что безразмерный комплекс, значение 
которого определяет переход от одного режима 
течения к другому, связан с физическими пара-
метрами в виде степенной функции:

П = ⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅⋅�A u u Dd c d c d c hρ ρ µ µ σα β γ δ ε ζ η θ .

Заменив величины в приведенном выше вы-
ражении их единицами измерения, объединяя 
показатели степени при единицах измерения, 
получим следующую незамкнутую систему ли-
нейных уравнений:
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Выразим значения степеней δ, η,  через сво-
бодные параметры:
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Таким образом, получаем:
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получим следующий безразмерный комплекс, 
отвечающий за переход между режимами тече-
ния:
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Анализируя экспериментальные данные о ре-
жимах течения в Т-образных микроканалах для 
наборов жидкость–жидкость с различными фи-
зическими свойствами, в широком диапазоне 
безразмерных параметров, мы установили, что 
значения степеней α0 = 0, β0 = 0.4, γ0 = 0.6, 
δ0 = –0.16, ε0 = –0.24 и параметра А = 17.24 дают 
наилучшее совпадение границы перехода между 
сегментированными и непрерывными режима-
ми течения для разных наборов жидкостей в слу-
чае, когда вязкость дисперсной фазы меньше 
вязкости несущей фазы: при П > 1 реализуется 
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Таблица 1. Диапазон безразмерных параметров в экспериментах по визуализации течений жидкость–жидкость 
в микроканалах Т-типа

Несущая фаза Дисперсная фаза
We 10–9–0.1 10–9–0.1
Oh 1.47–13.9 8·10–3–8.1
Re 10–6–1 10–5–100
Ca 10–4–1 10–6–0.3

непрерывный режим течения, при П ≤ 1 – сег-
ментированный режим течения. Кроме того, 
предложенный безразмерный комплекс был 
протестирован на данных других авторов [2, 19], 
показана его применимость для микроканалов 
X- и Y-типа [20]. В табл. 1 представлены диапазо-
ны чисел Вебера We и Онезорге Oh для течений, 
на которых был апробирован безразмерный кри-

терий, а также числа Рейнольдса (Re
u Dh� � ���
�

) и 

числа капиллярности (Ca
u

� � ���
�

), которые часто 

используются для описания таких течений и ха-
рактеризуют баланс сил инерции, вязкости и 
межфазного натяжения.

Для демонстрации использования критерия с 
целью определения границ существования ре-
жимов на рис. 4 приведена карта режимов тече-

ния различных пар несмешивающихся жидко-
стей, полученная по результатам наших 
экспериментов и экспериментов других авторов. 
Карта построена в координатах безразмерных 
критериев We Ohc c

0 4 0 6. .  для несущей (индекс c) и 
We Ohd d

0 4 0 6. .  дисперсной (индекс d) фаз. Линией на 
карте показана граница, разделяющая снаряд-
ный и капельный режимы с одной стороны и па-
раллельный и кольцевой режимы с другой, т.е. 
П = 1. В заданных координатах линия описыва-
ется как

We Oh We Ohd d c c
0 4 0 6 0 4 0 6 0 4

0 058. . . . .
.� � � �

и может использоваться для предсказания режи-
мов течения любых пар несмешивающихся жид-
костей с параметрами потока из заданного диа-
пазона безразмерных величин We и Oh.

Применение нейронных сетей для построения 
карт режимов. На сегодняшний день еще не по-
лучено универсальное обобщение для перехо-
дов между непрерывными и сегментированны-
ми режимами для всех случаев микроканальных 
течений жидкость–жидкость. При отношении 
вязкостей дисперсной и несущей фаз больше 
единицы степени α0, β0 , γ0 , δ0, ε0  и параметр А 
не определены. В последнее время большой 
интерес вызывает использование методов ма-
шинного обучения для построения экспертных 
систем или систем управления на основе обу-
ченной модели, прогнозирующей режим рабо-
ты и параметры системы. Машинное обучение 
широко используется в научных исследованиях 
для решения проблем с неявной зависимостью 
от данных. Перспективным видится примене-
ние искусственных нейронных сетей для класси-
фикации режимов течения несмешивающихся 
жидкостей в прямоугольных Т-образных микро-
каналах в соответствии с экспериментальными 
параметрами.

На основе экспериментальных данных по ви-
зуализации режимов течения и данных из лите-
ратуры была составлена база данных о режимах 
течения несмешивающихся жидкостей в Т-об-
разных микроканалах, содержащая около 6000 
записей. Все режимы течения были разделены 
на три класса: сегментированные, непрерыв-
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Рис. 4. Границы перехода между сегментированными 
(снарядный и капельный) и непрерывными (парал-
лельный и кольцевой) режимами двухфазного течения 
в микроканале Т-типа для различных наборов несме-
шивающихся жидкостей, в том числе данные других 
авторов [2, 28].
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ные и переходные. Для увеличения данных был 
применен алгоритм SMOTE [21]. Полносвязная 
нейронная сеть была обучена на 60% данных, а 
остальные 40% использовались для валидации 
и тестирования в равных пропорциях. Входны-
ми признаками для нейронной сети были числа 
Вебера и числа Онезорге непрерывной и дис-
персной фаз. Предварительная обработка дан-
ных включала переход в логарифмическое про-
странство входных параметров. Нейронная сеть 
имела три скрытых слоя с 512, 256 и 16 нейрона-
ми. Выходной слой состоял из трех прогнозиру-
емых значений, соответствующих непрерывно-
му, сегментированному и переходному режимам 
течения. Прогнозируемый режим течения рас-
считывался на основе максимального значения 
в выходном слое. Использовалась функция ак-
тивации ReLU (выпрямленная линейная еди-
ница). При обучении нейронной сети в целях 
регуляризации применялось выпадение узлов с 
вероятностью 20%. На рис. 5 представлена ма-
трица несоответствий фактических и прогнози-
руемых значений для тестового набора данных. 
Точность прогноза достигла 98%. В большинстве 
случаев все режимы течения были предсказаны 
правильно. Количество серьезных ошибок, ког-
да сегментированный режим течения классифи-
цируется как непрерывный и наоборот, состав-
ляет менее 5%.

Измерение распределений скорости внутри 
снарядов дисперсной фазы в двухфазных проточ-
ных микрореакторах и микроэкстракторах при на-

ложении внешних возмущений. Гидродинамика 
снарядного режима течения является опреде-
ляющей при разработке двухфазных проточных 
микрореакторов. Циркуляция скорости внутри 
снарядов и перемычек за счет возникновения 
Тэйлоровских вихрей в значительной степени 
повышает интенсивность массообмена и позво-
ляет достичь одинаковых времен пребывания 
для реагентов в микрореакторе, что, в свою оче-
редь, приводит к узким распределениям свойств 
синтезированных продуктов. В то же время в 
структуре течения внутри снарядов и перемычек 
могут возникать застойные зоны, которые могут 
приводить к неравномерному перемешиванию 
реагентов. Также при наличии симметричных 
вихрей Тейлора перенос вещества через ось сим-
метрии существенно ограничен. Таким образом, 
возникает необходимость в интенсификации 
перемешивания и разрушении симметричных 
вихревых структур для повышения эффектив-
ности проточных двухфазных микрореакторов и 
микроэкстракторов. Одним из способов интен-
сификации является наложение на поток внеш-
них возмущений давления. При этом важно 
знать влияние входных параметров на структу-
ру течения. Для получения достоверных данных 
о структуре течения в снарядах и перемычках с 
высоким пространственным разрешением необ-
ходимы измерения полей скорости внутри сна-
рядов и перемычек.

Поля скорости в снарядах характеризуются 
областями с высокими градиентами, поэтому 
предпочтительным является использование 
метода micro-PTV, основанного на отслежи-
вании отдельных частиц, а не групп, как в 
методе micro-PIV. Алгоритм расчета вектора 
скорости включает три основных этапа: иден-
тификация частиц, алгоритм релаксации и 
коррекция результатов. Подробное описание 
алгоритма релаксации представлено в [22]. На 
заключительном этапе проводится коррекция 
результатов по максимуму корреляционной 
функции [23].

Для отработки фазово-осредненного метода 
micro-PTV и исследования влияния внешних 
возмущений на двухфазные потоки было про-
ведено измерение полей скорости внутри сна-
рядов дисперсной фазы при наложении сину-
соидальных пульсаций давления на снарядное 
течение несмешивающихся жидкостей в микро-
канале Т-типа. Характерные размеры микрока-
нала были такими же, как и в случае измерений 
в однофазном потоке: размеры подводящих ка-
налов 200 x 200 мкм и выходного 200 x 400 мкм. 
В качестве рабочих жидкостей использовали 
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Рис. 5. Матрица несоответствий фактических и про-
гнозируемых значений искусственной нейронной 
сети для классификации режима течения несмеши-
вающихся жидкостей в Т-образных микроканалах 
для тестового набора данных.
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касторовое масло с вязкостью µкм  = 0.65 Па·с 
(несущая фаза) и воду (дисперсная фаза). Та-
кой набор жидкостей характеризуется относи-
тельно низким отношением вязкостей дисперс-
ной жидкости к несущей (µв/µкм ≈ 0.0014) при 
межфазном натяжении σ = 16.5 мН/м. На рис. 6 
показаны поля скорости и линии тока, соответ-
ствующие различным фазам колебаний сигнала 
возмущения. Частота сигнала возмущения была 
в четыре раза выше собственной частоты отры-
ва снарядов, а амплитуда колебаний давления 
при этом составляла A = Pmax – Pmin = 150 мбар, 
что равно среднему давлению в рассматривае-
мом режиме A = Pavg. Ранее было показано, что 
на частотах меньше собственной длина снаря-
дов зависит от амплитуды и частоты возмуща-
ющего сигнала [24]. В то время как на частотах 
больше собственной длина снарядов опреде-
ляется геометрией канала и средними значе-
ниями расходов, как в невозмущенном пото-
ке. Поэтому частота возмущений была выбрана 
больше собственной частоты отрыва снарядов 
для изменения структуры потока внутри них 
без существенного влияния на размер и длину. 
Измерения полей скорости были синхронизи-
рованы с фазами сигнала возмущения. Видно, 
что структура потока значительно меняется при 
изменении фазы колебаний. Такое воздействие 
на линии тока, приводящее к их значительному 
перераспределению, может использоваться для 
интенсификации массообмена и перемешива-

ния внутри снарядов при проектировании ми-
крореакторов и микроэкстракторов.

Измерение локального коэффициента массо-
обмена и эффективности экстракции в микроэкс-
тракторах с помощью метода micro-LIF. Прове-
дение экстракции в снарядном режиме течения 
несмешивающихся жидкостей является эф-
фективным способом интенсификации массо-
переноса за счет циркуляции жидкости внутри 
снарядов и перемычек. Разработана методика 
локальной оценки эффективности экстракции 
и объемного коэффициента массообмена при 
снарядном режиме течения несмешивающих-
ся жидкостей в микроканалах на основе метода 
micro-LIF. В  качестве флуоресцентного краси-
теля – экстрагируемого вещества использовался 
Родамин 6Ж. Объемный коэффициент массооб-
мена и эффективность экстракции вычислялись 
по следующим формулам:
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где Cc
in  и Cc

out  – измеренная концентрация экс-
трагируемого вещества в экстрагенте (несущей 
фазе) на входе и выходе исследуемого участка 
микроканала, Cc

*  – равновесная концентрация, 
τ – время пребывания. Для расчета объемного 
коэффициента массообмена необходимы значе-
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Рис. 6. Поля скорости и линии тока внутри снарядов дисперсной фазы при наложении внешних возмущений на по-
ток. Измерения выполнены в различные фазы колебаний сигнала возмущения.
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ния коэффициента распределения экстрагируе-
мого вещества для исследуемых наборов несме-
шивающихся жидкостей:

K
C

C
c

d

= �
*

*
,

где Cc
*  и Cd

*  – равновесные концентрации в не-
сущей и дисперсной фазе соответственно.

В то время как в ряде работ по исследованию 
массообмена принимается, что коэффициент 
распределения велик и остаточной концентраци-
ей экстрагируемого вещества в дисперсной фазе 
можно пренебречь, данный подход вносит боль-
шую неопределенность в вычисление объемного 
коэффициента массообмена. Для определения 
коэффициента распределения использовались 
смеси рафината с экстрагируемым веществом в 
различных концентрациях. Экстрагент и рафи-
нат приводились в состояние равновесия посред-
ством перемешивания в лабораторном стакане 
с магнитной мешалкой в течение 48 ч, разделе-
ние фаз проводилось в течение нескольких дней. 
Остаточная концентрация экстрагируемого ве-
щества в рафинате определялась с помощью ме-
тода лазерно-индуцированной флуоресценции в 
микроканале. Полученные после разделения фаз 
растворы экстрагента с экстрагирующим веще-
ством в известных концентрациях были исполь-
зованы для построения калибровочной кривой 
зависимости интенсивности свечения от концен-
трации вещества для дальнейших экспериментов 
по определению коэффициентов массообмена. 
Калибровочная кривая зависимости зарегистри-
рованной интенсивности свечения флуорофора 
от концентрации строилась в каждой точке изме-
рительной области (попиксельная калибровка), 
для того чтобы учесть пространственную нерав-
номерность освещения (рис. 7).

На рис. 8 представлены поля концентрации в 
перемычках несущей фазы для различных расхо-
дов дисперсной и несущей фаз на расстояниях 5, 
7.5, 10 и 15 мм от входа в Т-образный микроканал. 
Шкала концентрации красителя нормирована на 
равновесную концентрацию, рассчитанную для 
заданных отношений расходов фаз с учетом коэф-
фициента распределения. Установлено, что при 
отношениях расходов несущей и дисперсной фаз, 
близких к единице, на этапе формирования сна-
рядов возникает существенная неравномерность 
распределения экстрагируемого вещества, которая 
сохраняется вниз по потоку на расстояние вплоть 
до 80 калибров. Эффективность экстракции дости-
гала 30% на расстоянии 5 мм от входа в микрока-
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Рис. 7. Калибровочная кривая зависимости интен-
сивности флуоресценции от концентрации красителя 
в экстрагенте.

Рис. 8. Поля концентрации в перемычках несущей фазы на различных расстояниях от входа в Т-образный микрока-
нал при вариации расходов несущей и дисперсной фаз.
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нал. На рис. 9 представлена зависимость эффек-
тивности экстракции от времени пребывания для 
различных расходов несущей и дисперсной фаз. 
Время пребывания рассчитывалось из приближе-
ния скорости снаряда суммарной среднерасходной 
скоростью фаз. Видно, что увеличение суммарного 
расхода фаз приводит к интенсификации массооб-

мена, что связано с повышением циркуляции ско-
рости внутри снарядов и перемычек.

Преимущество разработанного подхода за-
ключается в его бесконтактности и локальности, 
что позволяет строить корреляционные зависи-
мости между структурой потока и эффективно-
стью массопередачи, кроме того, данная мето-
дика позволяет визуализировать линии тока и 
эффективность межосевого переноса в снарядах 
и перемычках.

ИССЛЕДОВАНИЕ ТЕЧЕНИЙ 
В ОДНОФАЗНОМ МИКРОРЕАКТОРЕ 

Т-ТИПА

Измерение полей скорости в однофазном про-
точном микрореакторе. Проведены измерения 
полей скорости в микромиксере Т-типа с по-
мощью метода micro-PIV. В качестве рабоче-
го участка использовался микромиксер Т-ти-
па с поперечным сечением входных каналов 
200 x 200 мкм и поперечным сечением выход-
ного канала 200 x 400 мкм. Длина входных и 
выходного канала 5 мм. В качестве рабочей 
жидкости использовали дистиллированную 
воду. Жидкость засеивали маркированными 
Родамином  Б флуоресцентными микротрассе-
рами средним диаметром 2 мкм, плотностью 
1.05 г/см3. Объемная плотность засева потока 
равнялась 0.06%. Поток жидкости создавался 
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20 30
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Рис. 9. Эффективность экстракции в снарядном ре-
жиме течения в зависимости от времени пребывания.
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Рис. 10. а) нормированные на среднерасходную скорость профили скорости в центральном сечении Т-микромиксера 
при различных числах Рейнольдса. Расстояние от торца канала l = 3.5 Dh; б) среднее поле скорости в центральном 
сечении Т-канала и изоповерхности средней поперечной скорости, построенные по полям скорости, измеренным в 
пяти сечениях микроканала при числе Рейнольдса 186.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

288	 ЯГОДНИЦЫНА и др.	

с помощью шприцевого насоса с одинаковыми 
расходами в каждом из входных каналов. Из-
мерения проводили в трех различных областях 
выходного канала, таким образом, были про-
ведены измерения на расстоянии 7 калибров 
от торца микромиксера. Измерения проводили 
в центральном сечении микромиксера, а также 
на расстоянии ±33 мкм от центрального сече-
ния и на расстоянии ±66 мкм от центрального 
сечения. Число Рейнольдса в экспериментах 
варьировалось от 10 до 300. Для каждой серии 
измерений было заснято 500 пар изображений. 
Время между кадрами варьировалось от 5 мкс до 
150 мкс.

На рис. 10а представлены нормированные 
на среднерасходную скорость профили ско-
рости в центральном сечении микроканала на 
расстоянии 3.5 калибра от его торца. При ма-
лых числах Рейнольдса наблюдается безвихре-
вое ламинарное течение жидкостей, профиль 
скорости в центральном сечении канала бли-
зок к профилю Пуазейля. Увеличение чис-
ла Рейнольдса до 90 приводит к увеличению 
числа Дина, что способствует формированию 
вторичных течений в канале – возникает па-
ра вихрей, однако плоскость симметрии в ка-
нале не нарушается. Об этом свидетельствует 
изменение профиля скорости, происходит его 
“поджатие” за счет возникновения нормаль-
ной к плоскости измерения скорости. При 
Re ≥ 150 на профиле скорости появляются пе-
регибы (вторая производная равна нулю), свя-
занные с возникновением S-образной структу-
ры в течении – течение из вихревого переходит 
в “захватывающий” режим, при этом теряя 
симметричность относительно центральной 
оси микроканала. На рис. 10б показано сред-
нее поле скорости в центральном сечении ми-
кроканала и изоповерхности средней попереч-
ной скорости, полученные по полям скорости 
в пяти сечениях микроканала, равноудаленных 
симметрично вверх и вниз от центральной пло-
скости канала. Изоповерхности постоянной 
поперечной скорости обозначены красным 
(V = 0,4 Q/S) и зеленым цветом (V = –0,4 Q/S). 
Несимметричность изоповерхностей попереч-
ной скорости также свидетельствует о возник-
новении S-образной структуры.

Измерение полей концентрации в однофазном 
проточном микрореакторе, определение эффек-
тивности перемешивания. Проведено исследова-
ние смешения жидкостей в микромиксере Т-ти-
па с помощью метода micro-LIF. При измерении 
полей концентраций в один из входных каналов 
Т-канала подавалась дистиллированная вода, 

в  другой входной канал подавался водный рас-
твор Родамина 6Ж в концентрации 60 мг/л. Чис-
ло Шмидта Sc = 

D
ν , где ν – кинематическая вяз-

кость, D – коэффициент диффузии красителя, 
равнялось 2156. В эксперименте исследовались 
режимы течения при Re от 10 до 300 с шагом 30. 
Для каждого режима было снято 500 изображе-
ний. Затем изображения усреднялись, из средне-
го вычитался шум камеры. На рис. 11а представ-
лены поля концентрации в микроканале для 
чисел Рейнольдса 10, 150 и 300.

Измерения полей концентрации в микро-
миксерах и мирореакторах проводятся с целью 
оценки эффективности перемешивания, по-
лученного в данных устройствах. Для расчета 
эффективности перемешивания по экспери-
ментальным данным (измеренным полям кон-
центраций) использовалась интенсивность се-
грегации, определяемая как:

I � ��
�

2

0
2

,

где �2 21
� �� ���

V
C C dV

V

 – среднеквадратичное 

отклонение концентрации вещества от среднего 
значения концентрации С  в объеме, 

( )2
0σ = −maxC C C – максимально возможное 

среднеквадратичное отклонение для смешения 
жидкостей с концентрациями 0 и Сmax .

Для оценки эффективности перемешивания 
IM  используется формула:

I IM = −1 .
Так, если IM  равно 1, то жидкость полностью 

перемешанная, если IM  равно 0, жидкость явля-
ется полностью сегрегированной.

На рис. 11в представлены графики зависимо-
сти эффективности перемешивания в Т-канале 
от расстояния от входа в смешивающий канал 
при числах Рейнольдса 10, 120, 150 и 300. При 
малых числах Рейнольдса течение ламинарное 
безвихревое, и поперечный оси канала пере-
нос примеси происходит только за счет диф-
фузии. При увеличении числа Рейнольдса воз-
никают вихри Дина с сохранением симметрии 
течения, которые приводят лишь к небольшо-
му увеличению эффективности перемешива-
ния (см. зависимости для Re = 10 и Re = 120). 
При достижении Re = 150 происходит переход 
в “захватывающий” режим, структура течения 
теряет симметрию, эффективность перемеши-
вания в канале резко возрастает, что связано с 
возникновением S-образной слоистой структу-
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ры в микроканале, визуализация которой пред-
ставлена на рис. 11б по данным численного мо-
делирования [26]. При Re = 300 эффективность 
перемешивания на 9 калибрах канала достигает 
0.9. Стоит отметить, что использование метода 
micro-LIF дает завышенные значения эффек-
тивности перемешивания при Re > 150, так как 
он позволяет проводить регистрацию только 
осредненных по глубине канала полей концен-
траций.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В настоящей работе приведены результаты 

применения современных экспериментальных 
методов исследования гидродинамики и массо-
обмена в микроканалах для построения фунда-
ментальных основ эффективных микрореакто-
ров и микроэкстракторов.

Проведена визуализация режимов течения 
для наборов несмешивающихся жидкостей с 
различными физическими свойствами в Т-об-
разных микроканалах. Все режимы течения 
разделены на два класса: непрерывный (парал-
лельный, кольцевой) и сегментированный (сна-
рядный, капельный). Для предсказания класса 
режима течения несмешивающихся жидкостей 
для произвольного набора управляющих пара-
метров (физических свойств рабочих жидкостей, 

геометрии микрореактора и расходов фаз) при-
менен анализ размерностей и построение уни-
версальных режимных карт. Показано, что ком-
бинация чисел Вебера и Онезорге дисперсной и 
несущей фаз позволяет для разных микрокана-
лов и наборов жидкостей устанавливать грани-
цу между сегментированными и непрерывными 
классами режимов течения в широком диапа-
зоне параметров при отношении вязкости дис-
персной и несущей фаз меньше 1.

Применение нейросетевых алгоритмов для 
большого объема экспериментальных данных 
является альтернативным подходом для пред-
сказания режимов течения. В этом случае на 
вход нейронной сети подается набор управля-
ющих параметров (в нашем случае это расходы 
фаз в микрореакторе, физические свойства фаз 
и гидравлический диаметр микрореактора), а 
на выходе нейронной сети мы получаем режим 
течения. Нами показано, что точность предска-
заний класса режима течения может составлять 
до 98%.

С применением метода micro-PIV исследован 
снарядный режим течения несмешивающихся с 
наложением внешних пульсаций давления дис-
персной фазы. Показано, что в условиях перио-
дических пульсаций поле скорости внутри снаря-
да также меняется периодически и конфигурация 
линий тока зависит от фазы колебаний, что мож-
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Рис. 11. а) Поля концентрации в выходном канале Т-миксера. Слева: Re = 10, в центре: Re = 150, справа: Re = 300; 
б) изолинии концентрации красителя в четырех поперечных сечениях микроканала, Re = 186, данные численного 
моделирования [25]; в) эффективность перемешивания в зависимости от расстояния от входа в микроканал при раз-
личных числах Рейнольдса.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

290	 ЯГОДНИЦЫНА и др.	

но использовать для интенсификации массопере-
носа в проточных микрореакторах с двухфазны-
ми потоками. С помощью метода micro-LIF для 
двухфазного микроэкстрактора в снарядном ре-
жиме течения показано, что несмотря на близкие 
значения эффективности экстракции коэффици-
енты массообмена при высоких суммарных рас-
ходах фаз значительно увеличиваются в связи с 
малым временем пребывания.

С использованием методов micro-PIV и micro-
LIF для однофазного потока в микромиксере 
Т-типа было продемонстрировано несколько 
режимов течения в диапазоне чисел Рейнольдса 
10 < Re < 300. Показано, что в диапазоне чисел 
Рейнольдса 120 < Re ≤ 150 возникает неустойчи-
вость в зоне смешения, приводящая к развитию 
двух ламинарных вихрей, направленных вдоль 
потока, при этом эффективность перемешива-
ния резко увеличивается.
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Экспериментальные методики разработаны в 

рамках государственного задания ИТ СО РАН. 
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для прогнозирования режима течения и метода 
micro-PTV для исследования влияния внешних 
возмущений на структуру течения внутри сна-
рядов выполнено в рамках гранта РНФ 21-79-
10307.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
Dh 	 гидравлический диаметр микроканала, м
µ 	 динамическая вязкость жидкостей, Па·с
ρ 	 плотность жидкостей, кг/м3

σ 	 межфазное натяжение, Н/м
u 	 приведенная скорость фазы, м/с
We 	 число Вебера
Oh 	 число Онезорге
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Предложена двухуровневая модель синтеза композита из порошков, способных к химическим пре-
вращениям. Процесс управляется лазерным воздействием. Химические превращения моделируют-
ся на масштабном уровне частиц (в реакционной ячейке), где учитывается контролирующая роль 
диффузии в механизме реакций. Задача для реакционной ячейки решается аналитически, что удоб-
но при численной реализации всей модели. Продемонстрирована роль важных параметров – плот-
ности мощности луча лазера, ширины сканирования и даны параметры, характеризующие потери 
тепла. Показана возможность управления фазовой структурой.
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ВВЕДЕНИЕ

В последние годы получили развитие ком-
бинированные лазерные и электронно-лучевые 
технологии, в которых формирование состава 
происходит непосредственно в процессе соз-
дания изделия или синтеза покрытия [1]. Боль-
шой интерес в комбинированных технологиях 
вызывают сплавы и композиты на основе Ti и 
Al. Ни для кого не секрет, что интерметаллид-
ные сплавы на основе Ti–Al являются одним из 
наиболее ценных материалов в аэрокосмиче-
ской и автомобильной промышленности бла-
годаря привлекательному сочетанию низкой 
плотности, отличных механических свойств [2]. 
Однако их применение ограничено температу-
рами до 873–973 K из-за склонности к окис-
лению при более высоких температурах [3]. 
Сочетание низкой плотности, низкого модуля 
Юнга, хороших механических свойств, хоро-
шей коррозионной стойкости и высокой био-
совместимости делает титановые сплавы одним 
из наиболее востребованных материалов для 
биомедицинских имплантатов [4]. Модифика-
ция поверхностей сплавов с помощью упроч-
няющих частиц или синтеза металломатричных 
композитов на основе сплавов Ti–Al [5–9] по-

могает решить многие проблемы. Фазовый со-
став продукта синтеза в подобных технологиях 
далек от равновесного, а кинетические законо-
мерности не очевидны, что не поддается объяс-
нению с традиционной точки зрения. Посколь-
ку непосредственное наблюдение эволюции 
фазового состава в технологии проблематично, 
на помощь приходит математическое модели-
рование, сопоставление результатов которого 
с данными эксперимента позволяет говорить 
о сложных механизмах процесса. “Предсказа-
ние” изменения состава на основе равновесной 
термодинамики или по расчетам поля темпе-
ратуры и динамики стационарной ванны рас-
плава не учитывает особенностей технологий и 
взаимовлияния процессов разной физической 
природы, даже если при этом используются со-
временные популярные методы [10, 11], требу-
ющие много информации о свойствах (точность 
определения которых невелика) и содержащие 
множество параметров с нечетко определенным 
смыслом.

Для того чтобы исследовать особенности фор-
мирования состава композита в неравновесных 
условиях лазерной технологии, в настоящей ра-
боте предложена двухуровневая модель, учиты-
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вающая диффузионный механизм химических 
реакций на уровне частиц порошка.

МАТЕМАТИЧЕСКАЯ МОДЕЛЬ
Общая постановка проблемы. Полагаем, что 

на поверхности плоской подложки расположена 
смесь порошков Ti+Al+Fe2O3 которую опишем 
в приближении эффективной сплошной среды. 
Нагрев плоского слоя осуществляется лазерным 
или электронным лучом; за время наблюдения 
формируется тонкий прогретый слой, толщи-
на которого сравнима с характерным тепловым 
масштабом. В процессе продвижения источни-
ка за ним формируется область прогрева, ванна 
расплава и зона термического влияния, основ-
ные процессы в которых протекают однородно 
по толщине. Возможные потери тепла в подоб-
ных моделях учитываются в изменении плотно-
сти мощности внешнего источника тепла и за 
счет слагаемого, формально подобного закону 
конвективного теплообмена. Для исследования 
качественных закономерностей полагаем, что 
все свойства являются некоторыми средними и/
или рассчитанными при некоторой характерной 
для процесса температуре. В настоящей работе 
для описания физико-химических процессов, 
происходящих в тонком поверхностном слое 
в условиях управляемого синтеза покрытия на 
подложке, используем двумерную модель, кото-
рая включает тепловую подзадачу и диффузион-
но-кинетическую подзадачу, связанные между 
собой.

Тепловая задача. Двумерное уравнение тепло-
проводности имеет вид:
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4 4  – суммар-

ные потери тепла; αeff T T−( )0  – потери тепла за 
счет конвекции (лазерное управление процессом 
происходит в атмосфере инертных газов; αeff  – 
эффективный коэффициент теплоотдачи; до-
полнительные потери тепла в подложку или в ос-
новной материал можно учесть как формальное 
увеличение этого коэффициента); слагаемое 
σ ε0

4 4
eff wT T−( )  описывает потери тепла по зако-

ну Стефана–Больцмана; σ0  – постоянная Сте-
фана–Больцмана; εeff  – эффективная степень 
черноты поверхности. Слагаемое Wch  отражает 
суммарное тепловыделение вследствие химиче-
ских реакций и зависит от решения диффузион-

но-кинетической задачи, которая будет описана 
ниже.
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законом Гаусса:
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где W0 – мощность излучения лазера (Вт = Дж/с);  
SL – эффективная площадь пятна нагрева; h – 
толщина пластины; k – коэффициент сосредо-
точенности лазерного излучения (при числен-
ном моделировании служит для согласования с 
экспериментом); fL – коэффициент отражения 
лазерного излучения; VL,x и VL,x  – скорости дви-
жения луча лазера вдоль обрабатываемой поверх-
ности (задаются с помощью простого алгоритма 
так же, как и в эксперименте); x0, y0 – координа-
ты точки, с которой лазерный луч начинает дви-
жение; RL – эффективный радиус луча лазера.

В окрестности температуры плавления Tm 
теплоемкость вещества значительно изменяет-
ся. Простейший вариант учета скрытой теплоты 
плавления и состоит в учете изменения теплоем-
кости [12]:
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где Lm – скрытая теплота плавления; δ( )T Tm−  – 
дельта-функция Дирака (в расчетах она заменя-
ется дельта-образной функцией при условии вы-
полнения закона сохранения энергии при 
плавлении); индекс “s” относится к твердой фа-
зе; “L” – к жидкой. В данной работе легкоплав-
ким компонентом является алюминий, поэтому 
за температуру плавления Tm принимается тем-
пература плавления алюминия. К описанию 
плавления возможны и другие подходы.

Так как толщина пластины h много меньше 
ширины Ly  и длины Lx , то потерями тепла с 
торцов пластины можно пренебречь. Тогда гра-
ничные условия к уравнению (1) примут вид:
                      

x x L
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В начальный момент времени t = 0 имеем 
T = T0.

Химическое тепловыделение Wch  и состав в 
каждой точке макрообразца определяется из ре-
шения отдельной задачи. Она может быть сфор-
мулирована разными способами. Поскольку де-
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тальная кинетика реакций для данной системы в 
неравновесных условиях лазерного синтеза не
очевидна, ограничим эту часть задачи некоторой 
суммарной реакционной схемой, включающей 
стадию формирования упрочняющих частиц и 
стадию формирования матрицы. Для учета осо-
бенностей реакций на уровне частиц порошка 
рассмотрим отдельную диффузионно-кинетиче-
скую задачу.

Описание эволюции состава. В системе 
Al+Fe2O3+Ti принципиально возможны две ос-
новные реакции с образованием оксидов алюми-
ния и титана:

2Fe2O3 + 4Al = 2Al2O3 + 4Fe;
2Fe2O3 + 3Ti = 3TiO2 + 4Fe.

Реакции этого типа наиболее экзотермиче-
ские, по сравнению с иными реакциями, воз-
можными в смеси. Однако полагаем, что более 
мелкие частицы титана быстро растворяются в 
расплаве алюминия, так что к началу взаимо-
действия оксидной частицы с расплавом можно 
представить такую ситуацию: в центре расплава 
Al+Ti находится частица оксида железа. Далее 
идет реакция замещения железа алюминием. 
Высвобождающееся железо поступает в расплав, 
где также возможны химические реакции, при-
водящие к образованию сложного состава ма-
трицы, окружающей новую частицу.

Для описания процессов, протекающих на 
уровне частиц, выделим некоторый мезообъ-
ем, содержащий достаточное количество частиц 

разных сортов так, чтобы осреднение состава по 
объему было корректным. Заменим выделенную 
ячейку эквивалентной ячейкой сферической 
формы радиуса R0 так, чтобы в ее центре нахо-
дилась тугоплавкая частица исходного оксида 
Fe2O3. На каждую частицу приходится некото-
рая доля матрицы, размер и состав которой в на-
чальный момент времени могут быть рассчитаны 
исходя из размера частиц и их процентного со-
отношения в исходной смеси аналогично более 
простым системам [13, 14]. Каждая такая экви-
валентная ячейка соответствует некоторой точке 
макрообразца (пластины) с координатами (x, y). 
Начальным моментом времени для диффузион-
но-кинетической задачи является время дости-
жения температуры плавления Tm в макрозада-
че в точке, которой соответствует реакционная 
ячейка. До этого момента эквивалентная ячейка 
будет иметь вид, показанный на рис. 1а.

В начальный момент времени t = 0 имеем:
в области от 0 до R0 : CO, .0 0 222= , CFe, .0 0 778= ,

 CAl,0 0= , CTi,0 0= ,

в области от R0  до 1: CO,0 0= , CFe,0 0= , 

CAl, .0 0 64= , CTi, .0 0 36= .

Затем идет образование оксида алюминия по 
механизму реакционной диффузии и перерас-
пределение элементов в области, окружающей 

Ti+Al+Fe

Al2 O3
R 0

Rm
1

2
3Fe2 O3

R1

R 2

(а) (б)

Fe2O3

R0

Rm

Ti + Al

Рис. 1. Структура реакционной ячейки: а) до начала химических реакций, б) после начала реакции и диффузии. Обо-
значения: 1 – область оксида железа; 2 – область оксида алюминия; 3 – область матрицы. Пунктирными линиями 
отмечены подвижные границы раздела: R1 = R1(t) – граница между двумя оксидами; R2 = R2(t) – граница между рас-
твором, содержащим железо, и исходным раствором Ti–Al. В диффузионно-кинетической задаче эта граница может 
не учитываться явно, как в [16].
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суммарную частицу, размер которой не изменя-
ется (рис. 1б). Полагаем, что кислород из оксид-
ной фазы в матрицу не попадает, точно так же, 
как титан не попадает в оксидную фазу. Железо, 
как сказано выше, поступает в расплав, окружа-
ющий частицу, посредством диффузии.

Величины Fe Al[ ] [ ]0 0
,  определяются составом 

оксидов Fe2O3 и Al2O3:

[ ] .Fe Fe

Al O Fe2 3
0

2
2

0 523=
+

=
m

m m
;

[ ] .Al Al

Fe O Al2 3
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2
2

0 252=
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Массовые концентрации элементов в фазах 
частицы и матрицы будут следовать из решения 
диффузионной подзадачи, подобной [15, 16]:
                       ∂

∂
= ∂

∂
∂

∂






C
t

D

r r
r

C
r

kAl Al Al,
2

2 ;                 (5)

                      ∂
∂

= ∂
∂

∂
∂







C
t

D

r r
r

C
r

kFe Fe Fe,
2

2 ,                (6)

k = 2 3,

r R= 1 :  D
C

r
dR
dtAl

Al Fe Al,2 0 0
11

∂
∂

= − [ ] − [ ]  ;
     

                          CFe Fe= [ ]0 ; CAl Al= [ ]0 ;                 (7)

r R= 0 :  D
C

r
D

C
rAl

Al
A

Al
, ,2 3

∂
∂

=
∂

∂l ; 

                                      C ClA Al Al, ,2 3= γ ;                             (8)

       D
C

r
D

C
rFe

Fe
Fe

Fe
, ,2 3

∂
∂

=
∂

∂
; C C eFe Fe F, ,2 3= γ .     (9)

Условие (8) есть условие на подвижной гра-
нице раздела оксидов R1 , положение которой 
нужно найти. Условия (9) и (10) есть условия на 
границе R0 суммарной частицы и матрицы для 
диффундирующих элементов. Условия заключа-
ются в равенстве диффузионных потоков и хи-
мических потенциалов компонентов по разные 
стороны от границы. Последнее условие вслед-
ствие разной подвижности элементов в разных 
фазах приводит к разрыву в концентрациях, что 
и отражают безразмерные коэффициенты γ Al ,
γ Fe .

На внешней границе ячейки r Rm=  или вдали 
от границ раздела фаз источники и стоки для 
компонентов отсутствуют.

Коэффициенты диффузии элементов в фазах 
зависят от температуры в соответствии с законом 
Аррениуса:

D D
E

RTk
k

Al,k Al
Al,= −





0, exp ,

D D
E

RTk k
,k

Fe, Fe
Fe= −





0, exp ,

где E kAl,  и E ,kFe  – энергии активации диффузии 

в фазах; D kAl0,  и D kFe0,  – предэкспоненциаль-

ные множители для коэффициентов диффузии в 
фазах; k = 2,3 .

По объему эквивалентной ячейки температу-
ра неизменна и зависит только от координат ма-
крозадачи.

Таким образом, диффузионная задача для 
двух элементов решается в области от R1 до Rm. 
Положение границы R1 зависит от времени. Гра-
ницы Rm и R0 – неподвижные. Возможные ре-
акции образования интерметаллидов в первом 
приближении не рассматриваем.

Принципиальных проблем нет для численно-
го решения нестационарной диффузионной за-
дачи с подвижной границей совместно с задачей 
макроуровня. Однако более удобен иной подход, 
допускающий частичное аналитическое реше-
ние, что сразу позволяет увидеть качественные 
закономерности. Решение диффузионно-ки-
нетической задачи в квазистационарном при-
ближении представлено в Приложении. Метод 
решения является вполне корректным и часто 
используется в подобных задачах. Его обосно-
вание имеется, например, в [13]. Более того, по-
скольку сама постановка задачи с выделением 
реакционной ячейки является приближенной, 
решение ее приближенным аналитическим ме-
тодом не делает ее ни точнее, ни грубее. Досто-
инством применения аналитического решения 
в вычислительном алгоритме для двухуровневой 
модели является сокращение объема вычисле-
ний. Однако строгое обоснование квазистацио-
нарного подхода в каждой двухуровневой модели 
(содержащей несколько временных и простран-
ственных масштабов) требует отдельного рас-
смотрения, что выходит за рамки настоящей ра-
боты.

После решения диффузионной задачи в каж-
дый момент времени можем рассчитать объемы, 
занимаемые разными фазами:

V R0 1
34

3
= π  и V R R1 0

3
1
34

3
= −( )π .

Объемы, занимаемые матрицей и суммарной 
частицей, остаются неизменными. Однако объ-
емные доли оксидных фаз в общем объеме реак-
ционной ячейки изменяются:

ηFe O2 3
0

0 1 2
=

+ +
V

V V V
;
 
ηAl O2 3

1

0 1 2
=

+ +
V

V V V
,
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где V R R2
3

0
34

3
= −( )π m . Так что 

η ηFe O Fe O2 3 2 3
= ( )t,x, y  и η ηAl O Al O2 3 2 3

= ( )t,x, y .

Изменение во времени доли оксида алюми-
ния определяет скорость тепловыделения на ма-
кроуровне:

W W t x y Q
d

dtch ch ch= ( ) =, ,
ηAl O2 3 ,

где Qch  – тепловыделение в реакции замещения.
В общем случае фаза Al2O3 содержит свобод-

ные Al и Fe, а фаза матрицы содержит Al, Ti, и 
Fe. Средний состав матрицы в эквивалентной 
сферической ячейке, соответствующей макро-
точке (x, y), находим из формул:

Y t x y C
V

C r dr
R

Rm

Al Al Al, ,( ) = = ∫4

2

2

0

;

Y t x y C
V

C r dr
R

Rm

Ti Ti Ti, ,( ) = = ∫4

2

2

0

;

Y t x y C
V

C r dr
R

Rm

Fe Fe Fe, ,( ) = = ∫4

2

2

0

.

Таким образом, микро- и макрозадачи ока-
зываются полностью связанными. Имеется воз-
можность изучить изменение состава компози-
та в процессе сканирования в деталях, однако 
с увеличением параметров и появлением двух 
масштабных уровней явно возникают и допол-
нительные проблемы, которые накладывают 
ограничения как на выбор численных значений 
физических величин, так и на вычислительный 
алгоритм.

С учетом характерных тепловых и диффузи-
онных масштабов условие применимости подоб-
ной двухуровневой модели имеет вид:

x kR
t

c c
R

D

E

RTm*
*

, *
exp2 2

2

0 2
= ( ) = = −







λ
ρ

λ
ρ

m

Al

Al,2 .

По определению эквивалентной ячейки, k > 1 и

λ
ρc

E

RT

D

exp
*

,

−






>

Al,2

Al0 2
1 ,

что заведомо выполняется для твердофазных 
процессов. Однако для процессов, протекающих 
с участием жидкой фазы, это неравенство всегда 
требует предварительной проверки. Здесь EAl,2  
и DAl0 2,  – энергия активации и предэкспонен-
циальный фактор для коэффициента диффузии 
в области 2.

МЕТОД РЕШЕНИЯ
Безразмерные переменные. Перейдем в макро-

задаче к безразмерным переменным:

θ =
−
−

T T
T T

*

* 0

,
 
τ = t

t*
.
 
ξ = x

x*
;
 
η = y

x*
,

где

T
Q
c

Tch
* = +

ρ 0
,
 
x

t
c*

*2 =
λ

ρ

 
и

 
t

R
D

E

RT
m

*
,

,

*
exp=







2

0 2

2

Al

Al ,

t*  – характерный диффузионный масштаб; в 
случае реакции, контролируемой диффузией, ее 
энергию активации можно принять равной 
EAl,2   – энергия активации диффузии в слое, 
диффузия через который тормозит реакцию; 
DAl0 2,  – предэкспонент в законе Аррениуса для 
коэффициента диффузии; Rm  – размер реакци-
онной ячейки. Тогда тепловая задача принимает 
вид:

f
d

d
S F

S

C e

b

θ θ
τ

θ
ξ

θ
η

η
τ

ξ η τ

σ θ σ

( ) ∂
∂

= ∂
∂

+ ∂
∂

+ + ( ) −

− +( ) −−

2

2

2

2

1 4

Al O2 3 , ,

−− −( )





− +( )1 4
1θ θW Nu

(10)

          ξ ξ= 0, h : ∂
∂

=θ
ξ

0 ; η η= 0, h : ∂
∂

=θ
η

0         (11)

τ = 0 : θ = −1, (12)
где

f S
KC m m

m

S m
θ δ θ θ

θ θ
θ θ

( ) = −( ) +
<
≥




0

1,

,
,

F
V

T

ξ η τ
ξ τ η

δ
, , exp( ) = −

−( ) +













2 2

2
,

S
W
hS

t

T T ce
L s

=
−( )( )

0

0

*

* ρ
; 

θW
WT T

T T
=

−
−

*

* 0
;
 

Nu
t

ceff
s

= ( )α
ρ
* ; θm

mT T
T T

=
−
−

*

* 0
,

S
t T T

cb
s

=
−( )

( )
* *σε

ρ
0

3

; S
L

c T Tm
m

s

=
−( )* 0

; 

σ =
−T T

T
*

*

0 ; K
c

cS
L

s

=
( )
( )

ρ
ρ

; δT
Ta

x
=

*
;

V
Vt
x

= *

*

; σ
σ

*
*

*
=

−T T0

.

Дельтообразная функция

δ θ θ
σ π

θ θ
σ0

2
1−( ) = −

−















m

m

* *
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удовлетворяет сохранению энергии при фазовом 
переходе.

Распределение концентраций в фазах рассчи-
тывается из аналитического решения [15]. В ква-
зистационарном приближении в задаче появля-
ется еще одна подвижная граница R2, которая 
разделяет области матрицы, содержащей железо 
и не содержащей его (пунктир на рис. 1б в об-
ласти матрицы). Так что диффузионная задача 
решается между двумя подвижными границами. 
В переменных:

θ τ,  и ξ = r Rm/
имеем в области оксида алюминия
             

C
C

CAl = − +1
2ξ

;
 
C

C
CFe = − +3

4ξ

             
(12)

и в области новой матрицы, которая образуется 
в результате растворения железа в расплаве алю-
миния и титана:
              

C
B

BAl = − +1
2ξ

;
 
C

B
BFe = − +3

4ξ
.           (13)

Постоянные интегрирования C C C C1 2 3 4, , ,  и 
B B B B1 2 3 4, , ,  зависят от параметров мезоуровня и 
представлены в Приложении, чтобы не загромо-
ждать текст. Там же представлены уравнения для 
подвижных границ.

Средний состав матрицы Y tj , ,ξ η( ) , j = Al, Ti, 
Fe также можно определить в явном виде, про-
интегрировав полученное аналитическое реше-
ние в пределах от ξ0 0= R Rm/  до 1 и разделив 

его на объем матрицы 
4 1 30

3π ξ−( )  (см.  Прило-
жение).

Алгоритм. Задачу теплопроводности (задача 
на макроуровне) решаем, используя неявную 
разностную схему расщепления второго поряд-
ка аппроксимации по пространственным ша-
гам и первого по времени. Граничные условия 
аппроксимируем также со вторым порядком по 
пространственным шагам, используя представ-
ление искомых величин в виде ряда Тейлора от-
носительно их значений на границах. Для диф-
фузионной задачи используем аналитическое 
приближение. Последовательность расчетов на 
каждом шаге по времени состоит в следующем.

Находим распределение температуры для мо-
мента времени τ τ+ ∆ . При этом величина те-
пловыделения вследствие фазообразования счи-
тается известной с предыдущего слоя для 
момента τ.

Следующий шаг – расчет в каждой точке ма-
крообразца распределения концентраций в диф-
фузионной задаче. После этого на этом же шаге от 
τ до τ τ+ ∆  находим положение границ раздела 

между оксидами в каждой реакционной ячейке и 
между исходным расплавом и новым раствором. 
Задача для нахождения нового положения границ 
раздела представляет собой систему нелинейных 
обыкновенных дифференциальных уравнений, 
которая решается численно (используется метод 
Эйлера).

Далее можем определить размеры областей, 
занятых оксидными фазами в каждой ячейке и 
объемные доли фаз

η ξFe O2 3 1
3= ; η ξ ξAl O2 3

= −0
3

1
3 .

После этого определяем состав матрицы и пе-
реходим на следующий слой по времени.

Используя данные по кинетическим и тепло-
физическим параметрам для разных веществ (Ti, 
Al, Fe, O), находим область изменения входящих 
в модель параметров:

Se = ÷−10 108 3 ; θW = ÷0 4 0 9. . ; Nu = ÷0 4 ; 
θm = ÷0 5 , Sm = ÷0 1 1. ; σ = ÷0 3 0 9. . ; 

KS = ÷0 1 10. ; δT = ÷0 03 105. ; V = ÷−10 108 3 .

Для иллюстрации возможностей модели при-
нято:

θm = 0 5. ; Sm = 0 5. ; σ = 0 5. ; θW = 0 5. ;
 Sb = 0 0015. ; KS = 1 ; δ = 104 ; δT = 0 25. ; 
βAl, .2 0 114= ; βFe, .2 0 04= ; εD, .Al = 0 055 ;

 εD, .Fe = −1 167 ; zD, .Al = 0 01 ; zD, .Fe = 0 008 .
Начальный состав для примеров выбран сле-

дующим:
в области от 0 до ξ0 : CO, .0 0 222= , CFe, .0 0 778= , 

CAl,0 0= , CTi,0 0= ,

в области от ξ0  до 1: CO,0 0= , CFe,0 0= , 

CAl, .0 0 64= , CTi, .0 0 36= .

Модель позволяет анализировать эволюцию 
состава как в каждой ячейке, так и в образце в це-
лом при изменении макроскопических параме-
тров: скорости движения лазерного луча V , шага 
сканирования hη  (расстояния между двумя траек-
ториями движения лазера вдоль оси ξ  и в обрат-
ном направлении), мощности излучения Se .

На каждом шаге по времени в каждой точке 
макрообразца изменение состава определяется из 
задач мезоуровня, для которых температура явля-
ется входным параметром. С другой стороны, ре-
зультат решения мезозадач учитывается в суммар-
ном химическом тепловыделении. Так что уровни 
оказываются полностью связанными.
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РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Представленные ниже иллюстрации демон-

стрируют возможности двухуровневой модели.
На рис. 2 представлен пример распределения 

температуры и объемных долей оксидных фаз в 
последовательные моменты времени для четы-

рех проходов лазерного луча вдоль поверхно-
сти. Для выбранного набора параметров форма 
ванны расплава и зоны термического влияния 
быстро устанавливаются, как и величина мак-
симальной температуры. Однако в области за лу-
чом лазера химические реакции продолжаются, 
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Рис. 2. Изменение температурного поля (а) и фазового состава продукта (б, в) со временем; (б) объемная доля оксида 
алюминия; (в) объемная доля оксида железа. Se = 18;V– = 0.5, Nu = 2, hη = 40.
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что приводит к формированию дорожки с новым 
составом. На рисунках можно заметить и крае-
вые эффекты – неоднородный состав вблизи ле-
вой и правой границ пластины. Неоднородный 
состав наблюдается и во всей области, которую 
покинул лазерный луч, вследствие неоднород-
ного поля температуры.

Изменение состава во времени и эволюция 
радиуса частицы оксида железа в разных точ-
ках макрообразца (рис. 3а, в, д) отражают ди-
намику температурного поля. Даже всего при 
четырех проходах температура в каждой точ-
ке несколько раз быстро растет и также бы-
стро уменьшается практически до начальной 

(а) (б)

(в)

τ τ

τ τ

τ τ

(г)

(д) (е)

0 20 40 60 80

0,00

0,03

0,06

0,09

0,12

3

2

3

2

1

0 20 40 60 80

0,40

0,44

0,48

0,52

1

2

3

0 20 40 60 80

0,00

0,03

0,06

0,09

0,12

3

2

3

2

1

0 20 40 60 80

0,39

0,42

0,45

0,48

0,51

1

2

3

0 20 40 60 80

0,00

0,03

0,06

0,09

0,12

3

2

3

2

1

0 20 40 60 80

0,32

0,36

0,40

0,44

0,48

0,52

1

2

3

A
l 2O

3
η

, η
Fe

2O
3

A
l 2O

3
η

, η
Fe

2O
3

ξ 1
ξ 1

ξ 1

A
l 2O

3
η

, η
Fe

2O
3

Рис. 3. Зависимости объемных долей оксидных фаз в макроточке (ξ = 7, η = 2.5) ηFe2O3
 – сплошные линии, ηAl2O3

 – пунк
тирные линии (а, в, д, слева) и радиуса частицы оксида железа (б, г, е) от времени. Зависимости от времени радиуса ча-
стицы (б, г, е) представлены для разных макроточек: сплошные кривые – (ξ = 7, η = 1.5), штриховые – (ξ = 3, η = 2.5), 
пунктирные – (ξ = 5, η = 2.5). (a, б) – варьируется ширина сканирования: 1 – hη = 20, 2 – hη = 40, 3 – hη = 80; Se = 18, 
V = 0.5, Nu = 3. (в, г) – варьируется плотность мощности лазерного луча: 1 – Se = 25, 2 – Se = 20, 3 – Se = 18; V = 0.5, 
Nu = 4, hη = 20. (д, е) – варьируется безразмерный параметр Nu: 1 – Nu = 2, 2 – Nu = 3, 3 – Nu = 4; Se = 18, V = 0.5, 
hη = 20.
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температуры. Очевидно, что со временем до-
ля оксида железа уменьшается, а доля оксида 
алюминия увеличивается. Наибольшее влия-
ние на процесс оказывает шаг сканирования 
лазерного луча (рис. 3а), плотность мощности 
луча (рис. 3б), потери тепла по конвективному 
механизму (рис. 3в) и скорость движения луча. 
С увеличением ширины сканирования, напри-
мер, увеличивается размер области вблизи ла-
зерной дорожки, куда уходит тепло, с чем свя-
зано уменьшение температуры и замедление 
реакций. Чем выше плотность потока энер-
гии луча, скорость сканирования и чем мень-
ше шаг сканирования, тем быстрее происходит 
превращение.

Увеличение потерь тепла приводит как к 
уменьшению температуры, так и к появлению 
более высоких градиентов в окрестности луча, 
что опять приводит к замедлению реакций. 
В результате четырех проходов получаем ком-
позит, содержащий некоторую долю оксида 
железа и некоторую долю оксида алюминия в 

матрице сложного элементного состава. На-
пример, к концу процеса обработки в точке на 
поверхности образца с координатами
( , . )ξ η= =5 2 5  радиус частицы будет иметь зна-
чение ξ1 0 3= .  при Nu = 2; ξ1 0 386= .  при Nu = 3  
и ξ1 0 474= .  при Nu = 4.

Распределение концентраций в частицах ка-
чественно аналогично моделям [15, 16] и здесь 
не представлено.

Рис. 4 свидетельствует о том, что, варьируя 
ширину сканирования, можно получать раз-
ные периодические структуры, соответствую-
щие разному фазовому составу композита в об-
ласти, где прошел лазерный луч, и в областях 
между проходами. Разные структуры соот-
ветствуют разным термическим циклам. Хотя 
температурные кривые на рис. 5 внешне похо-
жи друг на друга, каждой точке макрообразца 
при разных шагах сканирования соответству-
ют разные температуры и разные скорости ее 
изменения, что непременно сказывается на 
скоростях реакций.
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Рис. 4. Поле температуры и фазового состава продукта к моменту времени τ = 80, объемная доля оксида алюминия 
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Nu = 3.
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Таким образом, в работе предложена двух
уровневая модель синтеза композита из смеси 
порошков, соответствующая упрощенному пред-
ставлению о механизме реакций на уровне ча-
стиц. Модель построена по принципу разделе-
ния по физическим процессам. Предполагается, 
что процесс теплопроводности характеризуется 
много большим пространственным масштабом, 
чем диффузионно-контролируемые процессы 
фазообразования. Выявлены безразмерные ком-
плексы, оказывающие наибольшее влияние на 
процесс. Показано, что, несмотря на квазистаци-
онарное температурное поле, формирующееся в 
центре пластины в области сканирующего лазер-
ного луча, процесс эволюции фазового состава яв-
ляется неоднородным и немонотонным во време-
ни. Продемонстрировано, что изменение ширин 
сканирования позволяет из химически реагирую-
щих смесей получать периодические структуры, 
связанные с разным фазовым составом.

Исследование выполнено за счет гранта Рос-
сийского научного фонда (проект № 22-11-
00100), https://rscf.ru/project/22-11-00100/

ОБОЗНАЧЕНИЯ
C 	 концентрация, масс. %
с 	 теплоемкость, Дж/К
D DAl Fe,  	 коэффициенты диффузии, м2/с
DAl,0, DFe,0	 предэкспоненты
EAl , EFe  	 энергии активации диффузии, кДж/моль
fL  	 коэффициент отражения лазерного 

излучения
h 	 толщина пластины (много меньшая ее ши-

рины и длины), м

k  	 коэффициент сосредоточенности лазерно-
го излучения

Lm  	 скрытая теплота плавления, Дж/кг
Qch  	 тепловыделение в реакции замещения
R  	 универсальная газовая постоянная,  

Дж/(моль·К)
R0 	 радиус частицы оксида железа, м
RL  	 эффективный радиус луча лазера, м
Rm  	 внешняя граница ячейки, м
SL  	 эффективная площадь пятна нагрева, м2

T  	 температура, K
T0  	 начальная температура, K
Tw  	 температура стенок камеры, где происхо-

дит процесс, К
Tm  	 температура плавления алюминия, К
T*  	 адиабатическая температура, К
t 	 время, c
t*  	 период адиабатической индукции или 

время завершения реакции в адиабатиче-
ских условиях, с

V0 	 объем, занимаемый оксидом железа, м3

V1 	 объем, занимаемый оксидом алюминия, м3

VL x, , VL y,  	компоненты вектора скорости источника 
тепла в направления осей координат на 
плоскости объекта, м/с

Wch  	 суммарное химическое тепловыделение, 
Дж/(м3·с)

Wext  	 источник тепла, связанный с нагревом 
подвижным источником энергии, Дж/(м3·с)

W0  	 эффективная мощность лазерного излуче-
ния, Вт

x, y 	 пространственные координаты, м
x0 , y0  	 координаты точки, с которой лазерный 

луч начинает движение
x*  	 характерный тепловой масштаб для верхне-

го слоя (для суммарного реагента), м

(а) (б) (в)

0 20 40 60 80

‒0.9
‒0.6
‒0.3
0.0
0.3
0.6

6

5

5 5

4

4

5

6

4

1-3

0 20 40 60 80

‒0.9

‒0.6

‒0.3

0.0

0.3

4
4

6

5

5

1-3

5

5
6 4

0 20 40 60 80
‒1.0

‒0.8

‒0.6

‒0.4

‒0.2
4

5

6

5
4

321

Рис. 5. Зависимость температуры в различных точках на поверхности образца от времени при варьировании ширины 
сканирования: (а) – hη = 20, (б) – hη = 40, (в) – hη = 80; Se = 18, V = 0.5, Nu = 3. Температурные кривые соответствуют 
координатам: 1 – (ξ = 3, η = 1.5), 2 – (ξ = 5, η = 1.5), 3 – (ξ = 7, η = 1.5), 4 – (ξ = 3, η = 2.5), 5 – (ξ = 5, η = 2.5), 6 – (ξ = 7, 
η = 2.5).
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αeff  	 эффективный коэффициент теплоотдачи, 
Вт/(м2·К)

δ( )T Tm−  	дельта-функция Дирака
εeff  	 эффективная степень черноты поверхно-

сти
γ γAl Fe,  	 безразмерные коэффициенты, отражаю-

щие отличие подвижностей элементов в 
разных фазах

λ 	 коэффициент теплопроводности материа-
ла пластины, Вт/(м·К)

σ
0 	 постоянная Стефана–Больцмана,  

Вт/(м2·K4)
ρ 	 плотность, кг/м3

ηFe2O3, ηAl2O3
	 объемные доли оксидных фаз

, τ, ξ, η  	 безразмерные переменные

ξ0
, ξ1

, ξm
 	 безразмерные радиусы частицы и матрицы

Sb , Se , hη , V , ξ0 , Nu  – безразмерные параметры

ИНДЕКСЫ
s, L 	 соответствуют твердой и жидкой фазам
1, 2, 3 	соответствуют областям на рис. 1б
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В данной работе представлены результаты определения состава вакуумного газойля – сырья про-
цессов глубокой переработки нефти с помощью двумерной газовой хроматографии. Данные резуль-
таты являются основой для описания формализованного механизма превращений углеводородов 
высококипящих нефтяных фракций в процессах гидрокрекинга и каталитического крекинга. Уста-
новленный углеводородный состав использован при моделировании состава вакуумного газойля 
с помощью метода structure-oriented lumping, или структурно-ориентированного объединения. 
Составлены векторы приращений углеводородов, содержащихся в вакуумном газойле. Для дан-
ных векторов рассчитана нормальная температура кипения фракции. С помощью разработанного 
алгоритма воссоздан компонентный состав сырья второй ступени гидрокрекинга, согласно кото-
рому рассчитан его фракционный состав, погрешность расчета не превышает 4°С. На основе ла-
бораторных и численных исследований составлены реакционные схемы процессов гидрокрекинга 
и каталитического крекинга вакуумного газойля. Выполненные исследования с использованием 
математической модели крекинга показали, что вовлечение в переработку смесевого сырья, содер-
жащего 15% гача дистиллятного и 15% экстракта селективной очистки масел, позволяет увеличить 
производительность установки каталитического крекинга и обеспечивает благоприятный топлив-
ный режим ее работы.
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ВВЕДЕНИЕ

Процессы глубокой переработки нефти се-
годня активно внедряются на НПЗ России, обе-
спечивая увеличение выхода светлых нефтепро-
дуктов при переработке вакуумных газойлей и 
нефтяных остатков. В связи с этим роль процес-
сов гидрокрекинга и каталитического крекинга 
чрезвычайно велика как базовых технологий по-
лучения компонентов моторных топлив из высо-
кокипящего нефтяного сырья.

Поэтому актуальными становятся исследова-
ния, направленные на совершенствование тех-
нологий переработки фракций с высоким со-
держанием ароматических, гетероциклических, 
смолисто-асфальтеновых компонентов [1–2]. 
В качестве инструмента таких исследований ре-

зультативно может быть использован метод ма-
тематического моделирования в комплексе с 
экспериментальными методами определения 
состава и физико-химических характеристик 
сырья и продуктов процессов глубокой перера-
ботки нефти.

Вместе с тем описание формализованного ме-
ханизма превращений углеводородов высоко-
кипящих нефтяных фракций является нетриви-
альной задачей, требующей создания подходов 
к формированию набора компонентов и расчету 
их физико-химических свойств.

Для моделирования процессов глубокой 
переработки нефти, в частности процессов 
гидрокрекинга и каталитического крекинга, 
крайне важно определение детального углево-
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дородного состава вакуумного газойля. Тра-
диционные техники не позволяют получить 
точное представление о составе таких вы-
сококипящих фракций, поэтому необходи-
мо использовать методы анализа с высоким 
разрешением, такие, например, как анализ 
масс-спектроскопии ионно-циклотронно-
го резонанса с Фурье-преобразованием [3, 4], 
спектроскопия ядерно-магнитного резонанса 
13С и протонного магнитного резонанса 1Н [5], 
а также сверхкритическая флюидная хромато-
графия, в которой в качестве подвижной фазы 
используется вещество в сверхкритическом со-
стоянии [6].

При построении моделей сложных процессов 
переработки высококипящих фракций нефти 
применяется объединение определенных угле-
водородов в группы согласно их строению для 
облегчения описания взаимодействий между ни-
ми.

Метод структурно-ориентированного объе-
динения (SOL) [7], который был разработан в 
компании Mobil в 1992 г. учеными Quann и Jaffe, 
позволяет охарактеризовать молекулу углево-
дорода с помощью вектора из 22  структурных 
приращений. Данный вектор обеспечивает ос-
нову для создания схемы превращений и кине-
тических уравнений, включающих тысячи ком-
понентов и многие тысячи реакций. Данный 
метод в комплексе с методом группового вкла-
да [8] обеспечивает определение различных па-
раметров молекул благодаря комбинированию 
с методами определения физико-химических 
свойств, включая температуру кипения, плот-
ность, энтальпию и др.

Целью данного исследования является раз-
работка подходов к описанию состава и свойств 
высококипящих фракций нефти, используемых 
в качестве сырья процессов гидрокрекинга и 
каталитического крекинга, для формирования 
списка компонентов и реакций при построении 
математических моделей.

Объектами исследований стали нефтяные 
фракции, используемые в качестве сырья про-

мышленных установок гидрокрекинга и катали-
тического крекинга, а также их полупродукты и 
продукты.

ОБЪЕКТЫ И МЕТОДЫ ИССЛЕДОВАНИЙ
В нефтепереработке широко распространена 

технология двухступенчатого гидрокрекинга ва-
куумного газойля. Принципиальная технологи-
ческая схема установки, приведенная на рис. 1, 
включает в себя две производственные линии с 
четырьмя последовательно работающими реак-
торами.

Сырьем установки гидрокрекинга, в част-
ности реакторов первой ступени, могут высту-
пать: легкий вакуумный газойль (фракция 300–
400°С) и тяжелый вакуумный газойль (фракция 
300–570°С); прямогонный вакуумный газойль; 
бензин висбрекинга (фракция 30–175°С), а 
также водородсодержащий газ (ВСГ) чистотой 
99,9%.

Кубовые продукты двух колонн фракциони-
рования направляются в два отдельных реактора 
второй ступени, откуда возвращаются в колонны 
фракционирования. Основными продуктами та-
кой конфигурации являются сжиженные углево-
дородные газы, нестабильный бензин (легкая и 
тяжелая нафта), компоненты зимнего и летнего 
дизельного топлива.

Технологические режимы работы реакторов 
гидрокрекинга первой и второй ступеней указа-
ны в табл. 1. В табл. 2 представлен усредненный 
материальный баланс установки гидрокрекинга 
вакуумного газойля.

Технология каталитического крекинга наря-
ду с гидрокрекингом позволяет значительно по-
высить глубину переработки нефтяного сырья. 
Основным назначением в данном случае явля-
ется производство бензиновой фракции и цен-
ных олефинсодержащих газов. Сырьем процесса 
является гидроочищенный вакуумный газойль. 
Превращения осуществляются на цеолитсодер-
жащих катализаторах с использованием цеоли-
тов типа ZSM-5 и Y [9].

Таблица 1. Технологические режимы работы реакторов гидрокрекинга первой и второй ступеней

Технологические параметры Реакторы
1-й ступени

Реакторы
2-й ступени

Расход сырья, кг/ч 360 000 330 000
Расход ВСГ, включая квенч, кг/ч 95 000 50 000
Кратность циркуляции ВСГ, включая квенч, м3/м3 1040 940
Температура внутри реактора, °С 390–420 360–370
Давление, МПа 17,5 15,7
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Сырье реактора
R-2001

I(a)

T-2002

R-2001
V-2011

II

III

точка отбора пробы

Газопродуктовая
смесь V-2011

Газопродуктовая
смесь V-2013

Компонент ДТ
(Летнее)

Компонент ДТ
(Зимнее)

Кубовый продукт
колонны Т-2002

Кубовый продукт
колонны Т-2003Продукт реактора

R-2003

R-2003

Продукт реактора
R-2004

Продукт реактора
R-2002

Сырье реактора
R-2003

Продукт реактора
R-2003 

II

R-2004

R-2002

Т-2003
V-2007

V-2013

V-2010

I(b)

I(b)

I(b)

I(b)

I(а)

Таблица 2. Материальный баланс установки гидрокре-
кинга вакуумного газойля

Наименование % масс.
Поступило:
Вакуумный газойль 96,92
Водород 3,08
Получено:
Сероводород 2,29
Аммиак 0,12
Сухой газ 0,55
Легкие углеводородные газы 1,84
Легкая нафта 6,77
Тяжелая нафта 12,50
Зимнее дизельное топливо 28,27
Летнее дизельное топливо 43,76
Непревращенный остаток 1,91
Отходящие газы 1,99

Температура сырья составляет 270–320°С, 
температура регенерированного катализато-
ра 655–695°С, температура в лифт-реакторе – 
510–525°С, давление в лифт-реакторе – 100–
150 кПа.

Продуктами процесса каталитического кре-
кинга являются [10]:
1)	 бензин каталитического крекинга, который 
направляется на компаундирование с другими 
высокооктановыми компонентами;
2)	 олефинсодержащий газ (пропан-пропиле-
новая и бутан-бутиленовая фракции) – сырье 
процессов алкилирования и нефтехимии;
3)	 легкий и тяжелый газойли – компоненты 
дизельного топлива и котельного топлива соот-
ветственно.

Экспериментальное определение углеводо-
родного состава вакуумного газойля выполнено 
с использованием комплекса хроматографиче-
ских методов:
1.	 Жидкостно-адсорбционная хроматогра-
фия с градиентным вытеснением для количе-
ственного анализа с определением содержания 
в сырье насыщенных углеводородов, аромати-
ческих углеводородов с разделением по циклич-
ности (преимущественно моно-, ди-, полиа-
роматических компонентов соответственно), 
бензольных и спиртобензольных смол [11, 12]. 
Данный метод реализован с применением при-
бора “Градиент М”.

Рис. 1. Технологическая схема двухлинейного двухступенчатого гидрокрекинга с точками отбора образцов для лабо-
раторных исследований: R-2001, R-2003 – реакторы гидрокрекинга первой ступени, V-2011, V-2013 – горячие сепа-
раторы низкого давления, T-2002 – колонна фракционирования продуктов реакторов, T-2003 – отпарная колонна 
продуктов реакторов второй линии, R-2002, R-2004 – реакторы гидрокрекинга второй ступени, V-2007, V-2010 – го-
рячие сепараторы высокого давления; I – циркуляционный ВСГ первой (a) и второй (b) ступеней, II – ВСГ низкого 
давления, III – углеводородные газы и нестабильный бензин.
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2.	 Колоночная жидкостно-адсорбционная 
хроматография (КЖХ) с целью удаления смол 
(обессмоливания) из образцов сырья процессов 
глубокой переработки нефтяного сырья. Колон-
ка заполнялась силикагелем АСКГ с размером 
зерен 0,3–0,5 мм при соотношении “проба: не-
подвижная фаза”, равном 1 : 80. Подвижными 
фазами стали н-гексан (химически чистый), то-
луол (особой чистоты), бензол (химически чи-
стый) и этанол [13].

Предварительное разделение нефтепродук-
тов выполнено по стандартам ГОСТ 32269-2013 
и ASTM D 2549-02.
3.	 Двумерная газовая хроматография (2ГХ) 
для определения углеводородного состава обес-
смоленных образцов с распределением по чис-
лу атомов углерода в молекулах углеводородов.

Углеводородный состав выделенных мальте-
нов вакуумного газойля определен на приборе 
CMS Agilent 7890B с пламенно-ионизационным 
детектором.

Характеристики первой колонки: неполярная 
колонка VF-5htUltiMetal, неподвижная фаза  – 
(5% фенил)-метилполисилоксан; длина 30  м, 
внутренний диаметр 0,25 мм, толщина пленки 
неподвижной фазы 0,1 мкм.

Характеристики второй колонки: колонка 
средней полярности DB-17HT, неподвижной 
фазой которой является (50% фенил)-метил-
полисилоксан; длина 5 м, внутренний диаметр 
0,25  мм, толщина пленки неподвижной фазы 
0,15 мкм.

Измерение проводили в режиме программи-
рования температуры в диапазоне от 40 до 340°С 
со скоростью нагрева 3°С в минуту, скорость 
потока поддерживали 0,9 и 35 мл/мин соответ-
ственно.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Результаты хроматографических исследова-

ний. Для более эффективного разделения были 
проведены несколько экспериментов по подбо-
ру подвижных фаз для разделения компонентов 
вакуумного газойля с помощью КЖХ:
1.	 Разделение 1: н-гексан, смесь н-гексана 
и толуола в соотношении 4 : 1, смесь этанола и 
бензола (соотношение 1 : 1).
2.	 Разделение 2: н-гексан, толуол, смесь эта-
нола и бензола (соотношение 1 : 1).
3.	 Разделение 3: н-гексан, смесь н-гексана и 
бензола (соотношение 3 : 1 и соотношение 1 : 1), 
смесь этанола и бензола (соотношение 1 : 1).

Результаты двумерной газовой хроматогра-
фии выделенных мальтенов из образцов вакуум-
ного газойля после предварительного разделе-
ния показали (табл. 3), что вакуумный газойль 
содержит углеводороды с числом атомов углеро-
да от 12 до 46, основное содержание представля-
ют углеводороды с числом атомов углерода от 25 
до 35 (рис. 2–4). Преобладающими компонента-
ми являются изоалканы, моноарены и н-алканы.

В результате сравнения полученных составов 
(табл. 4), определенных двумя хроматографиче-
скими методами (двумерной газовой хромато-
графии и жидкостно-адсорбционной хромато-
графии с градиентным вытеснением), выяснено, 
что наиболее близким по значениям является 
разделение 2, что подтверждает, что полярный 
растворитель позволяет выделить все ароматиче-
ские углеводороды. Разделение 1 с менее поляр-
ной подвижной фазой не позволяет более четко 
разделять смолы и ароматические углеводороды.

По результатам разделений 2 и 3 было обнару-
жено более высокое содержание ароматических 
соединений, в частности триаренов, при исполь-

Таблица 3. Результаты двумерной газовой хроматографии образцов вакуумного газойля после предварительного 
разделения

Компонент

Содержание компонента, % масс.

Разделение 1
(ПФ – н-гексан и бензол (4:1)

Разделение 2
(ПФ – толуол)

Разделение 3
(ПФ – н-гексан и бензол  

(3:1 и 1:1) 
н-Алканы 21,01 17,32 19,57
Изоалканы 24,12 21,86 22,81
Нафтены 13,50 12,45 14,20
Моноарены 18,50 33,08 29,79
Диарены 8,99 5,47 5,16
Триарены 2,81 2,90 1,43
Тетраарены 0,11 – –
Смолы 10,96 7,02 7,04
Итого 100 100 100
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Рис. 2. Распределение групп углеводородов в ВГО по числу атомов углерода в смеси насыщенных и ароматических УВ 
после разделения 1.

Рис. 3. Распределение групп углеводородов в ВГО по числу атомов углерода в смеси насыщенных и ароматических УВ 
после разделения 2.

Рис. 4. Распределение групп углеводородов в ВГО по числу атомов углерода в смеси насыщенных и ароматических УВ 
после разделения 3.
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зовании толуола в качестве подвижной фазы. 
Содержание смол в каждом из этих испытаний 
близки. Наибольшее содержание характерно для 
молекул моноаренов с числом атомов от 24 до 34, 
диаренов – от 28 до 36 атомов углерода, триаре-
нов – от 30 до 34 атомов углерода.

Таким образом, наиболее эффективной под-
вижной фазой для разделения смол и мальтенов 

является толуол, это подтверждают результа-
ты хроматографии с градиентным вытеснением 
и двумерной газовой хроматографии.

Путем хроматографического анализа про-
дуктов процесса гидрокрекинга (газопродукто-
вой смеси реактора первой ступени, кубового 
продукта колонны фракционирования – сырья 
второй ступени гидрокрекинга, компонентов 

Таблица 4. Сравнение результатов определения состава вакуумного газойля различными хроматографическими 
методами

Компонент
Содержание, % масс.

Разделение 1 Разделение 2 Разделение 3 “Градиент М”
Насыщенные УВ 58,63 51,63 56,58 52,69
Ароматические УВ 30,41 41,45 36,38 39,68
Смолы 10,96 7,02 7,04 7,63

Таблица 5. Результаты двумерной хроматографии продуктов и полупродуктов установки гидрокрекинга

Компонент

Содержание компонента, % масс.

Вакуумный 
газойль

Газопродуктовая 
смесь V-2011

Кубовый продукт 
колонны

Т-2002

Летнее 
дизельное 
топливо

Зимнее 
дизельное 
топливо

н-Алканы 17,32 18,31 23,80 7,12 14,12
Изоалканы 21,86 67,46 74,07 36,67 57,77
Нафтены 12,45 10,02 1,86 36,17 18,70
Моноарены 33,08 4,18 0,20 19,26 8,89
Диарены 5,47 0,03 0,05 0,78 0,53
Триарены 2,90 – – – –
Смолы 7,02 – – – –
Итого 100 100 100 100 100
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Рис. 5. Распределение групп углеводородов в газопродуктовой смеси V-2011 по числу атомов углерода в молекуле.
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Рис. 6. Распределение групп углеводородов в кубовом продукте колонны фракционирования по числу атомов углеро-
да в молекуле.

Рис. 7. Распределение групп углеводородов в образце компонента летнего дизельного топлива по числу атомов угле-
рода в молекуле.

зимнего и летнего дизельное топлива), уста-
новлено (табл. 5), что в процессе глубокого гид
рокрекинга высокая доля аренов гидрируется 
или крекируется до насыщенных углеводородов 
(рис. 5–6).

Экспериментальные исследования показали 
(рис. 7–8), что компоненты летнего и зимнего 
дизельного топлива преимущественно состоят 
из насыщенных углеводородов (~80 и ~90% со-
ответственно).

Определение состава вакуумного газойля 
представляет собой сложное и объемное иссле-
дование, направленное как на установление 

особенностей потенциального сырья установок 
глубокой переработки нефти, таких как гидро-
крекинг и каталитический крекинг, так и на ве-
рификацию подходов к моделированию состава 
тяжелых нефтяных фракций.

Результаты численных исследований. Модели-
рование состава вакуумного газойля как сырья про-
цессов гидрокрекинга и каталитического крекин-
га. Благодаря различным хроматографическим 
методам стало возможным детальное описание 
нефтяных фракций согласно их фактическо-
му углеводородному составу, на основании чего 
были созданы композиционные модели с раз-
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Рис. 8. Распределение групп углеводородов в образце компонента зимнего дизельного топлива по числу атомов угле-
рода в молекуле.

личными молекулами, которые соответствуют 
углеводородному составу вакуумного газойля и 
коррелируют с его фракционным составом.

Использование метода SOL в совокупности 
с методом группового вклада позволило пред-
ставить углеводороды вакуумного газойля с по-
мощью векторов структурных приращений. 
Данные структурные приращения приведены в 
табл. 6, на их основе были рассчитаны нормаль-
ные температуры кипения углеводородов.

Вектор структурных приращений на приме-
ре молекулы нонилбензола (рис. 9), приведен 
в табл. 7. Данное вещество входит в состав ва-
куумного газойля согласно результатам экспе-
риментальных исследований. Данный вектор 
отражает основные структурные особенности 
молекулы. С помощью метода групповых вкла-
дов удалось определить основные свойства ве-
щества, такие как нормальная температура 
кипения, плотность, стандартная энтальпия об-
разования и др.

Нормальная температура кипения нонилбен-
зола по экспериментальным данным составляет 
282°С, рассчитанная нормальная температура 
кипения согласно методу группового вклада со-
ставляет 281,1°С, ошибка составляет 0,9°С.

Для моделирования углеводородного соста-
ва были описаны: н-парафины с длиной цепи от 
2  до 50; изопарафины с одним ответвлением и 
количеством атомов углерода от 4 до 24; нафтены 
(циклопентан и циклогексан) с боковой цепью и 
с количеством атомов углерода от 5 до 40; моно-
арены с боковой цепью с количеством атомов 
углерода от 7 до 41.

Расчет нормальной температуры кипения 
проводился с помощью дополнительного пара-
метра, предложенного Мареро и Гани в [14]:

T N T
i

i iнтк � � �
�

�
�
�

�

�
�
��222 543, ln .

Здесь Ni – количество структурных прираще-
ний, Ti – групповой вклад нормальной темпера-
туры кипения структурного приращения.

На данном этапе работы выполнена программ-
ная реализация алгоритма воссоздания молекул и 
смесей углеводородов различных классов (пара-
фины, изопарафины, нафтены, моноарены, диа-
рены, триарены) в среде Python. Программа пред-
назначена для составления векторов приращений 
углеводородов разных классов с заданным коли-
чеством атомов углерода в углеводороде и расчета 
их нормальной температурой кипения.

С применением программно-реализованно-
го алгоритма выполнено моделирование состава 
сырья второй ступени гидрокрекинга (кубового 
остатка колонны). Фракционный состав данного 
сырья представлен в табл. 8.

Из воссозданных векторов молекул углево-
дородов выбраны те, состав которых был ранее 
установлен с использованием двумерной хро-
матографии сырья второй ступени гидрокре-
кинга. Состав реального сырья второй ступени 
и воссозданной смеси сырья второй ступени ги-
дрокрекинга приведены в табл. 9.

Для воссозданных векторов углеводородов 
были рассчитаны температуры их кипения. Тем-
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Таблица 6. Структурные приращения и их групповой вклад [8]
Структурное приращение Обозначение Структура приращения Групповой вклад в НТК, К

Ароматические приращения

А6
A6

5,01

А4
A4

5,137

А2
A2

3,464

Нафтеновые приращения

N6
N6

4,94

N5
N5

4,117

N4
N4

4,019

N3 N3 3,196

N2 N2 2,372

N1 N1 1,549

Приращения алкильной цепи R
R

С
H2

0,7141

Разветвления алкильной цепи br
br

-0,255

Наличие боковой цепи у аренов me
me

CH3
0,014

Степень ненасыщенности IH
ко
о -0,202

Бифенильный мостик AA AA -0,457

Серосодержащие приращения
NS

NS
S 1,4806

RS
RS

SH 1,8977

Азотсодержащие приращения

AN
AN
N 5,58

NN
NN
N
H

5,36

NO
NO
O 4,2215

Кислородсодержащие приращения
RO

RO

OH 2,484

KO
КО

О
П 5,111

Таблица 7. Представление молекулы нонилбензола с помощью метода структурно-ориентированного объедине-
ния

A6 A4 A2 N6 N5 N4 N3 N2 N1 R br me IH AA NS RS AN NN RN NO RO KO

1 0 0 0 0 0 0 0 0 9 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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H3C

Рис. 9. Молекула нонилбензола.

Таблица 8. Фракционный состав сырья второй ступени гидрокрекинга

Содержание, % н.к. 10% 50% 90% к.к.
Температура, °С 313 382 425 484 517

Таблица 9. Составы фактического и воссозданного по SOL-методу сырья второй ступени гидрокрекинга

Компонент Фактическое сырье второй ступени 
гидрокрекинга (результаты 2ГХ)

Воссозданное сырье второй ступени 
гидрокрекинга по методу SOL

Парафины 23,80 23,80
Изопарафины 74,07 74,10
Нафтены 1,86 1,90
Моноарены 0,20 0,20
Диарены 0,05 –

Таблица 10. Рассчитанный фракционный состав сырья второй ступени гидрокрекинга

Содержание, % н.к. 10% 50% 90% к.к.
Температура, °С 317 380,1 421,3 480,9 521,8

пературы выкипания фракций определены на 
основании данных о содержании углеводородов 
в воссозданной смеси. Таким образом, рассчи-
танный фракционный состав кубового остатка 
представлен в табл. 10.

Погрешность расчета фракционного соста-
ва не превышает 3–4°С, что приемлемо для мо-
делирования. Данную погрешность можно в 
дальнейшем минимизировать за счет уточне-
ния величин группового вклада для структурных 
приращений.

Исходя из фракционного состава сформиро-
ван компонентный состав смеси углеводородов, 
на основании которого разработана реакционная 
схема процесса и набор кинетических уравнений.

Реакционная схема процесса глубокого гидро-
крекинга вакуумного газойля, представленная 

*
Газы – кислые газы, С1-С5
АУ – ароматические углеводороды
Олефины – образование при крекинге тяжелых парафинов
Количество атомов углерода по классам зависит от распределения
компонентов по фракционному составу

Металлоорганические
соединения (Ni, V)

С10-С25

Азотсодержащие
соединения

С10-С25

Серосодержащие
соединения

С10-С25

АУ*
С15-С40

Нафтены
С15-С40

Парафины
С15-С40

Олефины*
С6-С15

Газы*

Кокс

Рис. 10. Реакционная схема процесса гидрокрекинга вакуумного газойля.
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на рис. 10, учитывает реакции деметаллизации; 
гидрогенизации; гидрокрекинга; гидрирования; 
изомеризации и коксообразования.

На рис. 11 приведена реакционная схема про-
цесса каталитического крекинга, базирующаяся 

на результатах жидкостно-адсорбционной и газо-
вой хроматографии, в общем виде представлена 
набором 43 реакций с участием 26 компонентов.

Данная реакционная схема легла в основу ма-
тематической модели лифт-реактора [9], с ис-
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Рис. 11. Реакционная схема процесса каталитического крекинга вакуумного газойля.
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Рис. 12. Влияние состава смесевого сырья на выход 
и октановое число бензина (при постоянной темпе-
ратуре крекинга и расходе сырья), расчет по модели.

Рис. 13. Влияние состава смесевого сырья на выход 
и октановое число бензина при увеличении загрузки 
установки по сырью (при постоянной температуре 
крекинга), расчет по модели.
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пользованием которой выполнены численные 
исследования и разработаны рекомендации по 
расширению ресурсов сырья на установке ката-
литического крекинга в условиях дефицита сы-
рьевого потока, который может достигать 50%. 
На рис. 12–13 представлено изменение выхода 
бензина и его октанового числа по исследова-
тельскому методу при вовлечении в переработку 
вакуумного газойля, его смеси с экстрактом се-
лективной очистки масел и гачем дистиллятным.

Прогнозные расчеты показали, что при вовле-
чении в переработку вакуумного газойля 10% вы-
сокоароматизированного компонента – экстрак-
та селективной очистки масел, выход бензина 
снижается на 1,8% масс. с увеличением его окта-
нового числа на 0,8 п., выход и содержание кок-
са возрастает на 0,56 и 0,11% масс. Снижение ок-
танового числа бензина, вызванное вовлечением 
высокопарафинового компонента в переработ-
ку вакуумного газойля, составило 1,5 пункта при 
увеличении выхода бензина на 2,44%  масс., при 
этом выход легких олефинов значительно возрос 
на 3% (153 т/сут). Установлено, что вовлечение в 
переработку смесевого сырья, содержащего 15% 
гача дистиллятного и 15% экстракта селективной 
очистки масел, позволяет увеличить производи-
тельность установки каталитического крекинга с 
56,2 до 80,3% и является благоприятным при ор-
ганизации топливного режима.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В результате выполненных комплексных и 

экспериментальных исследований сформирован 
подход к описанию состава и свойств высоко-
кипящих фракций нефти, используемых в каче-
стве сырья процессов каталитического крекинга 
и гидрокрекинга, для составления списка ком-
понентов и реакций при построении математи-
ческих моделей.

С этой целью проведены исследования по 
определению состава образцов вакуумного га-
зойля и продуктов его переработки. В качестве 
пробоподготовки выполнено обессмоливание 
вакуумного газойля для определения наиболее 
эффективной подвижной фазы для обеспечения 
четкости разделения насыщенных и ароматиче-
ских углеводородов и смол. Показано, что наи-
более подходящей подвижной фазой для разде-
ления вакуумного газойля является толуол, так 
как его использование позволило наиболее эф-
фективно выделить триарены и ароматические 
компоненты в целом.

С помощью разработанного алгоритма, ос-
нованного на методе structure-oriented lumping, 

воссоздан компонентный состав сырья второй 
ступени гидрокрекинга, согласно которому рас-
считан его фракционный состав с погрешно-
стью не более 4°С. Таким образом, данный ме-
тод позволяет на основе заводских лабораторных 
данных формировать компонентный состав ва-
куумного газойля, на основании которого со-
ставляется реакционная схема процесса и набор 
кинетических уравнений.

Составленные реакционные схемы процес-
сов каталитического крекинга и гидрокрекинга 
вакуумного газойля легли в основу математи-
ческих моделей технологий глубокой перера-
ботки нефти. Использование математической 
модели процесса каталитического крекинга 
позволило оценить эффективность вовлече-
ния в переработку смесевого сырья, содержа-
щего 15% гача дистиллятного и 15% экстракта 
селективной очистки масел при работе на топ
ливном режиме.

Исследования выполнены при поддержке 
Российского научного фонда, проект № 19-71-
10015-П.
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Разработана математическая модель процесса гидроочистки вакуумного газойля, в основу которой 
легли превращения индивидуальных серо- и азотсодержащих соединений. Представлены результа-
ты анализа изменения состава азотсодержащих и сернистых соединений вакуумного газойля в про-
цессе гидроочистки на промышленной установке КТ-1/1. Установлено, что степень обессеривания 
не превышает 93% отн., при этом в составе продуктов присутствуют только гомологи дибензоти-
офена и бензонафтотиофены. Изменение структуры усредненных молекул высоко- и низкомоле-
кулярных азотистых оснований обусловлено протеканием реакций гидрогенолиза С-N и C-S свя-
зей, гидрированием ароматических структур и деструкцией алифатического обрамления молекул. 
Показано ингибирующее действие азотистых соединений нейтрального и основного характера на 
гидродесульфуризацию производных дибензотиофена и бензонафтотиофена, которое может быть 
обусловлено протеканием конкурентной адсорбции на активных центрах катализатора. С исполь-
зованием разработанной математической модели показано влияние температуры на остаточное 
содержание серы и азота в продуктах гидроочистки вакуумного газойля.

Ключевые слова: математическое моделирование, процесс гидроочистки, вакуумный газойль, азот-
содержащие соединения, серосодержащие соединения
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ВВЕДЕНИЕ

В настоящее время в мировой нефтепере-
работке наблюдается тенденция утяжеления 
добываемой нефти. С ухудшением качества 
перерабатываемых нефтей, утяжелением их 
фракционного состава, увеличением доли дис-
тиллятов вторичных процессов, вовлекаемых в 
производство товарных продуктов, в сырье ги-
дроочистки возрастает не только содержание се-
ры, но и концентрация соединений азота, до 30% 
из которых представлено основаниями (в основ-
ном хинолинового и анилинового ряда) [1–4], 
являющихся для катализаторов гидроочистки не 
только коксогенными примесями, но и сильней-
шими ядами [5, 6].

В свою очередь, процесс гидроочистки яв-
ляется одним из наиболее распространенных 
процессов облагораживания нефтяного сырья, 
в частности вакуумных газойлей. Однако при 

каталитическом гидрообессеривании таких тя-
желых дистиллятов в присутствии азотсодер-
жащих соединений происходит ингибирование 
реакций гидрогенолиза сероорганических со-
единений [7, 8]. При этом степень гидродеазо-
тирования тяжелых нефтяных фракций сравни-
тельно невысока.

Взаимное ингибирование реакций гидро
обессеривания и гидродеазотирования представ-
ляется труднопредсказуемым. Это связано с тем, 
что гидрообессеривание пространственно-за-
трудненных сернистых соединений протекает по 
маршруту как прямого гидрообессеривания, так 
и предварительного гидрирования с различными 
скоростями, зависящими от строения молекул, 
и на различных активных центрах: координаци-
онно-ненасыщенных (кислотах Льюиса) или –
SH-группах (кислотах Бренстеда) [9].

Так, в работе [10] отмечается, что добавление 
хинолина в сырье в концентрациях 100–1000 ppm 
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приводит к существенному снижению конверсии 
дибензотиофена вследствие конкурентной адсор-
бции на активных центрах катализатора хинолина 
и продуктов его гидрокаталитических превраще-
ний, а также индуктивного отравляющего дей-
ствия сильного азотистого основания на соседние 
кислотные центры. В работе [3] установлено, что в 
присутствии азотистого основания при каталити-
ческом крекинге негидроочищенного вакуумного 
газойля замедляется побочный процесс – десуль-
фуризация бензиновых фракций, что приводит к 
увеличению содержания серы в бензине. Это, ве-
роятно, связано с блокировкой кислотных цен-
тров катализатора и уменьшением вклада реакций 
переноса водорода [11]. Таким образом, азотсо-
держащие соединения в процессах нефтеперера-
ботки оказывают негативное влияние и должны 
быть учтены при рассмотрении процессов гидро-
облагораживания сырья.

Ранее в работе [12] была предложена ма-
тематическая модель процесса гидроочист-
ки вакуумного газойля с учетом превращения 
ароматических углеводородов, реакций гидро
обессеривания различных групп серосодержа-
щих углеводородов и суммы азотистых соеди-
нений. Основным недостатком предложенной 
модели является отсутствие детализации по 
маршрутам гидрирования и влиянию азотистых 
соединений, в частности азотистых оснований, 
на глубину гидроочистки вакуумного газойля и 
закономерности реакций гидрообессеривания. 
Для более полного описания процесса гидроо-
чистки вакуумного газойля необходимо деталь-
ное исследование азотсодержащих соединений и 
уточнение формализованной схемы с учетом их 
распределения в сырье.

Цель работы – создание математической мо-
дели процесса гидроочистки вакуумного газойля 
с учетом взаимного влияния превращений серо-
содержащих и азотсодержащих соединений, а 
также изучение влияния природы азотистого со-
единения на остаточное содержание серы в про-
дуктах.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Описание процесса гидроочистки. Гидроочист-

ка вакуумного газойля, выделенного в процес-
се первичной переработки смеси парафинистой 
казахстанской и западносибирской нефтей, осу-
ществлялась на установке КТ-1/1, секции С-100 
установки глубокой переработки нефти. Данная 
секция обеспечивает гидроочистку вакуумного 
газойля, являющегося сырьем процесса катали-
тического крекинга.

Процесс гидроочистки вакуумного газойля 
проходит в реакторе со стационарным слоем ко-
бальт-молибденового катализатора при следу-
ющих технологических параметрах: температу-
ра 380°С, давление 5.0 MPa, объемная скорость 
подачи сырья 1 ч–1, соотношении Н2/сырье =  
= 400 м3/м3.

Результаты мониторинга технологического 
режима работы установки, а также материаль-
ный баланс процесса приведены в [12].

Объект исследования. Объектами исследова-
ния являлись вакуумный газойль (ВГ) и полу-
ченный после установки КТ-1/1 гидроочищен-
ный вакуумный газойль (ГВГ) (табл.1).

Исходный образец ВГ характеризуется 
плотностью 903.3 кг/м3 и молекулярной мас-
сой 363.5  г/моль, после процесса гидроочист-
ки эти показатели ГВГ составили 890.7 кг/м3 и 
338.8 г/моль соответственно.

В результате гидроочистки ВГ степень уда-
ления серы составила 82.80  отн. %, азота – 
6.56 отн. %.

Методы исследования. Для определения об-
щего содержания серы использовали спектро-
фотометр SPECTROSKAN-S. Идентификацию 
серосодержащих соединений в исходном и ги-
дроочищенном вакуумном газойле проводили 
методом газожидкостной хроматографии с ис-
пользованием хроматографа “Кристалл-200М” с 
кварцевой капиллярной колонкой 25 м×0.22 мм 
со стационарной фазой SE-54. Для анализа сер-
нистых соединений использовали пламенно-фо-
тометрический детектор [8].

Массовое содержание элементов (C, H, N, S) 
определяли с помощью автоматического элемент-
ного CHNS-анализатора Vario EL Cube. Абсолют-
ная погрешность анализа для каждого определяе-
мого элемента не превышала ±0.1%. Содержание 
кислорода рассчитывали по разности между 100% 
и содержанием элементов C, H, N, S.

Концентрацию основного азота (Nосн) опре-
деляли неводным потенциометрическим ти-
трованием уксуснокислым раствором хлор-
ной кислоты [13]. Для установления основных 
классов азотсодержащих соединений проводи-
ли выделение азотистых оснований (АО) и их 
разделение на высокомолекулярные (ВМ) АО и 
низкомолекулярные (НМ) АО [14] с последую-
щим анализом выделенных экстрактов метода-
ми элементного анализа, потенциометрическо-
го титрования, криоскопии в бензоле, ЯМР 1Н 
спектроскопии, структурно-группового анализа. 
Блок-схема выделения АО приведена на рис. 1.

Структурно-групповые параметры усред-
ненных молекул АО рассчитывали с помощью 
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Таблица 1. Характеристики сырья и продукта установки КТ-1/1

Характеристика Вакуумный газойль Гидроочищенный 
вакуумный газойль

Общее содержание серы, ppm 15700 1300
Содержание общего азота, ppm 6100 5700
Содержание основного азота, ppm 300 200
Кинематическая вязкость при 50°С, мм2/с 25,042 27,257
Динамическая вязкость при 50°С, мПa·c 21,904 23,240

Фракционный состав
начало кипения 242 310
выход 10 об. % 399 349
выход 50 об. % 422 418
выход 90 об. % 507 493
конец кипения 542 540

Вещественный состав
Асфальтены, мас. % 0.57 0.73
Смолы, мас. % 3.58 1.89
Масла, мас. % 95.85 97.38

Элементный состав
Углерод, мас. % 86.66 86.45
Водород, мас. % 11.83 12.32
Общий азот, мас. % 0.61 0.57
Основной азот, мас. % 0.03 0.02
Сера, мас. % 1.57 0.13
Кислород, мас. % 0.33 0.39
Н/С, мас. % 1.66 1.71

Углеводородный состав масел
Насыщенные (алканы + нафтены), мас. % 60.68 69.64
Моноароматические, мас. % 10.96 15.54
Биароматические, мас. % 6.66 5.37
Полиароматические, мас. % 21.70 9.45

Образец

Рафинат

Экстракция раствором
H2SO4 : CH3COOH : H2O

K3K1 K2

BM AO

Экстракция C6H14
в аппарате Сокслета

Осаждение азотистых оснований
газообразным хлористым водородом

Рис. 1. Схема выделения азотистых оснований. К1 – гексанорастворимые высокомолекулярные азотистые основа-
ния. К2 – гексанонерастворимые высокомолекулярные азотистые основания. К3 – низкомолекулярные азотистые 
основания.
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метода структурно-группового анализа, осно-
ванного на сочетании значений молекулярных 
масс, элементного состава и данных о распреде-
лении протонов между различными фрагмента-
ми молекул [15–17]. Определены: число атомов 
углерода в ароматических (Са), нафтеновых (Сн) 
и парафиновых (Сп) структурах усредненной 
молекулы; общее число (Ко), число аромати-
ческих (Ка) и нафтеновых (Кн) циклов в усред-
ненной молекуле; число структурных блоков в 
усредненной молекуле (ma); общее число (Ко*), 
число ароматических (Ка*) и нафтеновых (Кн*) 
циклов в структурном блоке; общее число (С*) 
и число атомов углерода в парафиновых фраг-
ментах (Сп*) структурного блока; количество 
атомов углерода, находящихся в α-положении к 
ароматическим циклам (Сα*), и количество ато-
мов углерода в не связанных с ароматически-
ми циклами терминальных метильных группах 
(Сγ*); число гетероатомов в структурном бло-
ке (N*, S*, O*). Далее полученные численные 
значения были использованы для построения 
усредненных структур молекул высоко- и низ-
комолекулярных азотистых оснований, содер-
жащихся в исходном сырье и гидрогенизате. 
Методика расчета усредненных структур под-
робно описана в работах [18, 19] и проводилась 
с использованием разработанного в ИХН СО 
РАН и зарегистрированного в Роспатенте про-
граммного обеспечения [20].

Разработка математической модели процесса 
гидроочистки вакуумного газойля осуществля-
лась на языке программирования Python.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Превращения серосодержащих соединений ва-

куумного газойля в процессе гидроочистки. Наибо-
лее простым сероароматическим компонентом 
исходного образца вакуумного газойля является 
бензотиофен (табл.  2). Количественное опреде-
ление обнаруженных сероароматических соеди-
нений показало, что на долю дибензотиофена и 
его алкильных гомологов приходится 53 отн. %, 
из них около 43 отн. % представлено химически 
малоактивными С2-производными. Ряд неиден-
тифицированных сероароматических соедине-
ний отнесен к изомерам бензонафтотиофена 
(БНТ), антраценотиофена и фенантротиофена, 
содержащих в своей структуре по три бензоль-
ных кольца (C16H10S) [21] – далее по тексту БНТ.

Степень удаления серы в процессе гидроо-
чистки составила не более 93 мас. %. Соединения 
бензотиофенового ряда удаляются полностью, 
остаточное содержание серы в гидроочищенном 
образце вакуумного газойля представлено гомо-
логами дибензотиофена, а также полиаромати-
ческими серосодержащими соединениями. Сте-
пень удаления данных соединений составила 95 
и 90 отн. % соответственно. На долю дибензоти-
офенов в ГВГ приходится 39 отн. %, из которых 
32 отн. % – это С2-ДБТ.

Превращения азотсодержащих соединений 
вакуумного газойля в процессе гидроочистки. 
В  процессе гидроочистки содержание гексано-
растворимых высокомолекулярных азотистых 
оснований (концентрат К1) снизилось на 22.68 
отн. %, нерастворимых в гексане высокомоле-

Таблица 2. Содержание сернистых соединений в сырье и продуктах

Соединение
Содержание, мас. %

Вакуумный газойль Гидроочищенный вакуумный газойль

Дата отбора пробы 01.2021 06.2021 09.2021 01.2021 06.2021 09.2021
Sобщ 1.589 1.611 1.794 0.126 0.124 0.122
Σ С1-БТ 0.000 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000
Σ С2-БТ 0.001 0.004 0.007 0.000 0.000 0.000
Σ С3-БТ 0.021 0.080 0.060 0.000 0.000 0.000
Σ С4-БТ 0.141 0.355 0.246 0,000 0,000 0,000
Σ (С5+С6)-БТ 0.465 1.078 0.648 0.000 0.000 0.000
Σ ДБТ 0.101 0.282 0.280 0.000 0.000 0.000
Σ С1-ДБТ 0.993 1.627 1.526 0.014 0.026 0.063
Σ С2-ДБТ 2.478 2.435 2.604 0.095 0.203 0.286
Σ (С3+С4)-ДБТ 2.164 1.384 2.879 0.186 0.267 0.204
Σ БНТ 4.475 4.483 4.395 0.445 0.425 0.450

БТ – бензотиофен; ДБТ – дибензотиофен; БНТ – бензонафтотиофен.
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кулярных азотистых оснований (концентрат 
К2)  – на 23.87 отн. % и низкомолекулярных 
азотистых оснований (концентрат К3) – на 3.9 
отн.  % (табл. 3). Таким образом, установлено, 
что стабильность азотистых оснований в про-
цессе гидроочистки напрямую зависит от сред-
него размера их молекул (мол. масса, табл. 4) и 
их полярности (содержание гетероатомов, спо-
собность растворяться в гексане).

Согласно данным табл. 4, в процессе гидро-
очистки вакуумного газойля происходит умень-
шение содержания азота в гексанорастворимых 
высокомолекулярных азотистых основаниях 
(концентрат К1) на 59% относительно исходного 
значения, в то время как содержание азота в кон-
центратах К2 и К3, напротив, возрастает на 36.9 
и на 10.3 отн.  % соответственно. Полученный 
результат может свидетельствовать о том, что 
именно в составе концентратов К2 и К3 остают-
ся наиболее устойчивые в процессе гидроочист-
ки азотистые основания.

Изменение выхода концентратов также связа-
но с уменьшением содержания серы в гидроге-
низате, что уменьшает вклад в общую массу азот-
содержащих соединений.

Высокомолекулярные АО, сконцентриро-
ванные в смолах и асфальтенах образцов ВГ, 
являются более реакционноспособными и пре-
терпевают наибольшие превращения в ходе ги-

дроочистки [22]. Низкомолекулярные концен-
траты АО, входящие в состав масел, в данном 
процессе оказались наиболее устойчивыми сое-
динениями. Можно предположить, что высоко-
молекулярные АО подвергаются гидрированию 
до слабоосновных и нейтральных соединений, 
которые являются более устойчивыми и далее не 
вступают в реакцию в условиях гидроочистки.

Суммарный выход концентратов АО из ис-
ходного ВГ и ГВГ составил 1.17 и 0,87 мас. % со-
ответственно (табл. 5). По сравнению с образцом 
ВГ из ГВГ снизился в 2.2 раза выход ВМ АО, оса-
ждаемых газообразным хлористым водородом, и 
в 1.7 раза увеличился выход НМ АО, экстраги-
руемых уксуснокислым раствором серной кис-
лоты. Это может быть связано как с процессом 
гидрирования АО и потерей атома азота, так и 
с процессом гидрокрекинга крупных молекул с 
образованием более низкомолекулярных АО [2].

Согласно результатам расчета структур-
но-групповых параметров усредненных молекул 
ВМ и НМ АО сырья и гидрогенизата (табл. 6) 
молекулы претерпели стандартные для гидроге-
низационных процессов преобразования. В про-
дуктах гидрирования увеличилось содержание 
водорода (Н/С), уменьшилось общее количество 
колец (Ko) за счет гидрирования ароматических 
циклов (Ka). В составе НМ ГВГ значительно уве-
личилась доля насыщенных структур (суммар-

Таблица 3. Содержание выделенных концентратов азотистых соединений в вакуумном газойле

Соединение
Содержание, мас. %

Вакуумный газойль Гидроочищенный вакуумный газойль
Дата отбора пробы 01.2021 06.2021 09.2021 01.2021 06.2021 09.2021
К1 1.4282 1.4366 1.3488 1.1043 1.1108 1.0429
К2 0.2344 0.367 0.1854 0.1715 0.2937 0.1338
К3 0.1984 0.3961 0.3636 0.1895 0.384 0.3472

К1 – гексанорастворимые высокомолекулярные азотистые основания; К2 – негексанорастворимые высокомолекулярные 
азотистые основания; К3 – низкомолекулярные азотистые основания.

Таблица 4. Результаты элементного анализа концентратов вакуумного газойля (дата отбора пробы 01.2021)

Проба
Содержание, мас. %

N S O C H
Вакуумный газойль

К1 2.22 1.60 1.24 84.9 10.04
К2 0.99 0.65 7.19 79.76 11.41
К3 0.61 1.47 3.73 82.76 11.43

Гидроочищенный вакуумный газойль
К1 0.91 0.11 0.49 86.35 12.14
К2 1.57 0.15 4.17 82.91 11.20
К3 0.68 0.15 0.49 86.27 12.41

К1 – гексанорастворимые высокомолекулярные азотистые основания; К2 – негексанорастворимые высокомолекулярные 
азотистые основания; К3 – низкомолекулярные азотистые основания.
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Таблица 5. Результаты выделения азотистых оснований из вакуумных газойлей (дата отбора пробы 01.2021)

Образец Выход, отн. %.
Содержание Nобщ., % Содержание Nосн., %

мас. отн. мас. отн.
Вакуумный газойль

Высокомолекулярные азотистые основания 0.91 2.88 4.30 2.19 66.43
Низкомолекулярные азотистые основания 0.26 2.70 1.15 2.29 19.85

Рафинат (нейтральные азотистые соединения) 98.83 0.58 94.55 следы 13.72*
Гидроочищенный вакуумный газойль

Высокомолекулярные азотистые основания 0.42 3.25 2.39 2.22 46.62
Низкомолекулярные азотистые основания 0.45 3.32 2.62 2.27 51.08

Рафинат (нейтральные азотистые соединения) 99.13 0.54 94.99 следы 2.30*
* – определено по разности между относительным содержанием Nосн. в газойле, принятом за 100 % отн., и в концентратах.

ное количество атомов углерода в нафтеновых 
ƒн и парафиновых ƒп фрагментах). Молекуляр-
ная масса АО снизилась вследствие уменьшения 
количества гетероатомов и гидрогенолиза части 
структурных блоков (ma).

Построение усредненных молекул азотистых 
оснований, содержащихся в исходном вакуум-
ном газойле и продуктах его гидроочистки, по-
зволяет наглядно продемонстрировать выявлен-
ные закономерности изменения структуры этих 
компонентов (рис. 2). Усредненная молекула 

ВМ ВГ отличается от НМ ВГ большим количе-
ством, а также более развитым алифатическим 
обрамлением (нафтеновые кольца и парафино-
вые заместители) ароматических фрагментов. 
В процессе гидрокрекинга НМ АО протекает ги-
дрогенолиз одного из двух структурных блоков 
молекулы и практически полное гидрирование 
ароматических структур второго, значительно 
снижается количество и длина алкильных заме-
стителей. Гидрирование ВМ АО приводит в пер-
вую очередь к удалению атомов серы и азота из 

Таблица 6. Основные структурно-групповые параметры высокомолекулярных и низкомолекулярных азотистых 
оснований, содержащихся в исходном вакуумном газойле и гидрогенизате

Параметры

Высокомолекуляр-
ные азотистые ос-

нования вакуумного 
газойля

Высокомолекулярные 
азотистые основания 
гидроочищенного ва-

куумного газойля

Низкомолеку-
лярные азоти-

стые основания 
вакуумного 

газойля

Низкомолекулярные 
азотистые основания 
гидроочищенного ва-

куумного газойля

Молекулярная 
масса, а.е.м. 838 611 385 313

Отношение Н/C 1.26 1.31 1.30 1.37
Число атомов в усредненной молекуле

C 59.72 43.41 27.09 21.81
H 74.66 56.68 35.22 29.81
N 1.72 1.42 0.74 0.74
S 0.54 0.08 0.15 0.19
O 0.30 0.65 0.57 0.30

Кольцевой состав
Ko 12.94 3.97 7.24 6.10
Ka 5.38 2.90 4.37 0.93

Kнас 7.56 1.08 2.87 5.17
Число блоков 
в молекуле, ma

2.06 1.08 1.62 1.00

Распределение атомов углерода, %
ƒа 36.12 41.31 48.01 17.36
ƒн 52.91 27.82 16.40 71.92
ƒп 10.97 30.88 35.59 10.72
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состава молекулы, также деструкции подвергает-
ся развитое алифатическое обрамление, что при-
водит к замедлению процессов гидрирования 
ароматических ядер.

Разработка схемы превращений процесса гид
роочистки вакуумного газойля. Математическое 
моделирование процесса гидроочистки нефтя-
ных фракций представляет собой сложную за-
дачу вследствие одновременного протекания 
большого количества реакций и взаимных пре-
вращений, а также многокомпонентного состава 
реагирующей смеси. Таким образом, разработа-
на формализованная схема процесса, отражаю-
щая основные химические превращения псев-
докомпонентов, что позволяет математической 
модели быть чувствительной по отношению к 
составу перерабатываемого сырья (рис. 3).

Формализованная схема процесса гидро
очистки вакуумного газойля учитывает реакции 
гидрирования-дегидрирования моно-, ди- и по-
лиароматических углеводородов, реакции ги-
дрогенолиза и гидрирования азотсодержащих и 
серосодержащих соединений, реакцию образо-
вания кокса.

Разработка математической модели процесса 
гидроочистки вакуумного газойля и определение 
кинетических параметров. Исходными данными 

для моделирования стали экспериментальные 
данные (составы сырья и продуктов), получен-
ные в период промышленного пробега установ-
ки КТ-1/1.

Скорость реакций гидрирования-дегидриро-
вания ароматических углеводородов представле-
на реакциями первого порядка:
	

( )−= − −
τ 2

1 ,i

i i i i

a
a H a a a

dC
k p C k C

d

	
(1)

где i – порядковый номер группы соединений в 
кинетической схеме; 

iaC  – концентрация арома-
тического соединения, моль/л; τ – время кон-

такта, с ( , kai и k–ai – констан-

ты скорости прямой и обратной химической 
реакции, с–1; pH2

 – парциальное давление водо-
рода, бар.

Наблюдаемую скорость превращения инди-
видуальных серосодержащих веществ с учетом 
влияния сероводорода описывали уравнением 
типа Ленгмюра–Хиншелвуда [23]:
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Рис. 2. Усредненные структуры высокомолекулярных и низкомолекулярных азотистых оснований, содержащихся в 
исходном вакуумном газойле и гидрогенизате (а – высокомолекулярное азотистое основание вакуумного газойля, б – 
высокомолекулярное азотистое основание гидроочищенного вакуумного газойля, в – низкомолекулярное азотистое 
основание вакуумного газойля, г – низкомолекулярное азотистое основание гидроочищенного вакуумного газойля).
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Рис. 3. Формализованная схема химических превращений углеводородов в процессе гидроочистки вакуумного газойля.

где CSi – концентрация серосодержащего ве-
щества, моль/л; PH2S – парциальное давление 
сероводорода, бар; kSi – кинетические параме-
тры превращения серосодержащих соединений; 
KH2S – константа адсорбции сероводорода.

Основное кинетическое уравнение превраще-
ния азотсодержащих соединений представлено в 
виде:
	 = −

τ
,i

i i

N
N N

dC
k C

d
	 (3)

где CNi – концентрация азотсодержащего веще-
ства, моль/л; kNi – кинетические параметры пре-
вращения азотсодержащих соединений.

Температурная зависимость скорости выра-
жена через уравнение Аррениуса:
	 − =   0

Ea
exp ,R

j
j jk k T

	
(4)

где j – порядковый номер реакции в кинетиче-
ской схеме; k0  – предэкспоненциальный мно-
житель, с–1; Ea  –  энергия активации, Дж/моль; 
R – газовая постоянная, Дж/(моль·К); T – абсо-
лютная температура, К.

Ингибирующий эффект азотсодержащих 
соединений на реакции превращения серосодер-
жащих веществ описывается уравнением [0]:
	

( )=
+

,
1

i i

i

S S
S

N N

k C
I

K C

	
(5)

где CNi – концентрация азотсодержащего веще-
ства, моль/л; KN – константа адсорбции азотсо-
держащих соединений.

Таким образом, кинетическое уравнение для 
индивидуальных серосодержащих соединений 
может быть описано с учетом влияния серово-
дорода (2) и конкурентной адсорбции азотсодер-
жащих соединений (5) следующим образом:
	

( )( )= −
τ + ∑ +

2 2

.
1 1

i i iS S S

N N H S H S

dC k C

d K C K P

	
(6)

Вид дифференциальных кинетических урав-
нений для каждой группы серосодержащих и 
азотсодержащих соединений определяется от-
дельно на основе скоростей реакций согласно 
формализованной схеме процесса гидроочистки 
вакуумного газойля.
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Итоговая математическая модель представ-
ляет собой систему дифференциальных уравне-
ний с начальными условиями: для τ = 0, Р = 0, 
Ci = Ci0, T = T0.

При разработке математической модели про-
цесса не учтено изменение активности катали-
затора со временем; считается что реактор ра-
ботает в стационарном режиме при постоянном 
давлении и температуре; все рассматриваемые 
реакции протекают в кинетической области; по-
рядок реакции первый.

Поиск констант (табл. 7) осуществлен путем 
решения обратной кинетической задачи с ис-
пользованием экспериментальных данных по 
составу сырья и продуктов процесса гидроочист-
ки вакуумного газойля путем минимизации це-
левой функции:
	 ( )экс рас

экс=

= →∑
2

n

i 1

 ,i, i, 

i,

C -C
F min

C

	
(7)

где Ci,экс. и Ci,рас.– экспериментальные и рассчитан-
ные значения концентрации веществ, n – количе-
ство групп соединений в кинетической схеме.

Сравнение полученных значений констант 
скоростей показало, что скорости реакций пре-
вращения серосодержащих углеводородов на 
несколько порядков выше превращения азот-
содержащих соединений. С наименьшей скоро-

стью протекает реакция превращения НМАО. 
Константы скорости превращения нейтральных 
АО соизмеримы с константой скорости превра-
щения С2-ДБТ. Рассчитанные значения кон-
стант скоростей реакций гидродеазотирования и 
гидрооссеривания согласуются с литературными 
данными.

Верификация математической модели. Адек-
ватность математической модели проверена при 
сопоставлении экспериментальных и расчетных 
данных (табл. 8) по общему содержанию серы и 
азота в гидроочищенном вакуумном газойле для 
трех дат работы промышленной установки и от-
личающихся технологическими условиями про-
цесса, такими как температура и расход сырья.

Относительная погрешность расчета содер-
жания гетероатомов не превышает 6.5 и 8.9% по 
общему содержанию серы и азота в гидрогениза-
те соответственно. Модель может быть признана 
верифицированной. С использованием разрабо-
танной математической модели процесса гидро-
очистки вакуумного газойля было оценено влия-
ние температуры и состава сырья на содержание 
сернистых соединений в получаемом продукте.

Влияние природы азотистого соединения в сы-
рье на содержание серы в продукте гидроочистки 
вакуумного газойля. Исследовано влияние со-
держания азотистых соединений основного и 
нейтрального характера на содержание групп 

Таблица 7. Кинетические параметры реакций гидродеазотирования и гидродесульфуризации математической 
модели гидроочистки вакуумного газойля

Обозначение 
константы скорости Реакция ki, c

–1 Ea, кДж/моль [23] k0, c
–1

k1
Гидродеазотирование соединений 

низкомолекулярных азотистых оснований 1.12 × 10–8 165 1.80 × 105

k2
Гидродеазотирование соединений 

высокомолекулярных азотистых оснований 1.26 × 10–4 165 2.02 × 109

k3
Гидродеазотирование нейтральных 

азотистых соединений 1.61 × 10–2 165 2.58 × 1011

k4 Гидродесульфуризация бензотиофенов 1.25 × 10–1 132 4.58 × 109

k5 Гидродесульфуризация дибензотиофенов 2.26 × 10–2 150 2.29 × 1010

k6

Гидродесульфуризация 
бензонафтотиофенов, антраценотиофенов и 

фенантротиофенов
2.16 × 10–1 132 7.92 × 109

Таблица 8. Сравнение экспериментальных и расчетных значений остаточного содержания серы и азота при ги-
дроочистке вакуумного газойля

υ, м3/ч P, бар Т, °С H2/сырье Sexp, мас. % Sras, мас. % Nexp, мас. % Nras, мас. %

121 40 335 400 0.261 0.279 0.570 0.625
125 40 336 400 0.242 0.253 0.491 0.530
120 40 339 400 0.220 0.229 0.520 0.571
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сернистых соединений, таких как дибензотио-
фены и бензонафтотиофены (рис. 4–7). Расчет 
остаточного содержания сернистых соединений 
в продукте процесса проводили при следующих 
технологических параметрах: температура 410°С; 
давление – 4 МПа, расход сырья – 120 м3/ч, со-
отношение водорода к сырью – 400/1.

Согласно полученным результатам, при 
увеличении содержания нейтрального азо-
та в исходном вакуумном газойле происходит 
незначительное ингибирование реакций гидро-
деазотирования. Увеличение содержания сер-
нистых соединений в гидрогенизате составило 
3 ppm. При изменении концентрации основно-
го азота содержание ДБТ и БНТ в продукте воз-
растает на 7.5 и 6.7 ppm, степень удаления сер-
нистых соединений при этом снижается в 1.6 и 
1.5 отн. % соответственно. Таким образом, боль-
шим ингибирующим эффектом обладают азот-

содержащие соединения основного характера. 
Кривая зависимости остаточного содержания 
серы в гидрогенизате от концентрации основно-
го азота носит нелинейный характер с максиму-
мом при концентрации АО 7 мас. %.

Влияние температуры на содержание гетероа-
томных компонентов в продукте гидроочистки ва-
куумного газойля. Оценка влияния температуры 
на остаточное содержание гетероатомных соеди
нений в гидроочищенном вакуумном газойле 
проведена в диапазоне 370–410°С. Давление  – 
4 МПа, расход сырья – 120 м3/ч, соотношение 
водорода к сырью – 400/1.

Установлено, что при увеличении темпера-
туры процесса гидроочистки на 40°С остаточ-
ное содержание азота в продукте снижается на 
18 отн. %, серы – на 34.8 отн. %, что связано с 
увеличением скорости гидрирования серо- и 
азотсодержащих соединений (рис. 9, 10).
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Рис. 4. Изменение содержания дибензотиофеновых углеводородов в продукте от содержания основного азота в сырье.

Рис. 5. Изменение содержания дибензотиофеновых углеводородов в продукте от содержания нейтрального азота в 
сырье.
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Рис. 6. Изменение содержания дибензонафтотиофеновых углеводородов в продукте от содержания основного азота 
в сырье.

Рис. 7. Изменение содержания дибензонафтотиофеновых углеводородов в продукте от содержания нейтрального азо-
та в сырье.

Рис. 8. Зависимость остаточного содержания серы в 
гидроочищенном вакуумном газойле от температуры 
процесса.

Рис. 9. Зависимость остаточного содержания азота в 
гидроочищенном вакуумном газойле от температуры 
процесса.

Интенсивное удаление гетероатомов происхо-
дит при повышении температуры до 380°С, даль-
нейшее увеличение температуры процесса до 
410°С не приводит к значительному изменению 

содержания общей серы и азота в гидрогенизате. 
Таким образом, повышение температуры выше 
380°С является нецелесообразным, поскольку эф-
фективность удаления серы и азота незначительна.
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Установлено, что в составе исходного ва-

куумного газойля содержатся гомологи бензо-
тиофена, дибензотиофена, а также производные 
бензонафтотиофена. Выделены и проанализиро-
ваны концентраты низкомолекулярных и высо-
комолекулярных азотистых снований, нейтраль-
ных азотсодержащих соединений. Показано, что 
в процессе гидроочистки вакуумного газойля на 
промышленной установке КТ-1/1 степень обес-
серивания не превышает 93 отн. %, при этом в 
составе продуктов присутствуют только гомо-
логи дибензотиофена и бензонафтотиофены. 
Установлено, что гидрирование высокомолеку-
лярных азотистых оснований приводит к проте-
канию реакций гидрогенолиза С-N и C-S связей, 
гидрированию ароматических структур и де-
струкции алифатического обрамления молекул.

Разработана математическая модель процесса 
гидроочистки вакуумного газойля, включающая 
реакции гидрирования-дегидрирования моно-, 
ди- и полиароматических углеводородов, реак-
ции гидрогенолиза и гидрирования азотсодер-
жащих и серосодержащих соединений, чувстви-
тельная к составу перерабатываемого сырья.

С использованием разработанной математи-
ческой модели показано влияние азотистых со-
единений нейтрального и основного характера 
на скорость удаления дибензотиофенов и бен-
зонафтотиофенов из вакуумного газойля в про-
цессе его гидроочистки. Выявлено, что увели-
чение концентрации основного азота в большей 
степени влияет на удаление серы из сырья, чем 
содержание нейтральных азотистых соединений. 
С  использованием разработанной математиче-
ской модели показано, что оптимальная темпе-
ратура гидроочистки вакуумного газойля состав-
ляет 390°С.
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ОБОЗНАЧЕНИЯ
С 	 концентрация соединения, моль/л
Ea	 энергия активации, Дж/моль
I 	 ингибирующий эффект, моль/л·с
k 	 константа скорости химической реакции, с–1

K 	 константа адсорбции, с–1

P 	 давление, Па
p 	 парциальное давление, бар

R	 газовая постоянная, Дж/моль·К
T	 температура, К
τ 	 время контакта, с
υ 	 расход сырья, м3/ч

ИНДЕКСЫ
i 	 – номер реакции
j 	 – номер вещества
exp 	 – экспериментальные значения
ras 	 – расчетные значения
S 	 – серосодержащие вещества
N 	 – азотсодержащие вещества
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Рассмотрены температурные режимы реакторов каталитического процесса блочной полимериза-
ции изопрена – реакторов периодического действия с неподвижным тонким слоем реакционной 
смеси и каскада аппаратов форполимеризатор – реакторы с неподвижным слоем. Оптимальные 
температурные режимы определены из условия минимизации времени процесса при ограничениях 
на максимальную температуру полимеризации и допустимый перепад температур по высоте слоя. 
Методом вычислительного эксперимента определены оптимальные температурные режимы блоч-
ной полимеризации изопрена до конечной конверсии 90% применительно к двум различным вари-
антам аппаратурного оформления процесса. Оптимальный температурный режим реакторов с не-
подвижным слоем предусматривает однократное ступенчатое увеличение температуры хладагента 
в рубашке. Оптимальный режим полимеризации в каскаде реакторов предусматривает проведение 
процесса в две стадии – на первой стадии в реакторе с перемешиванием до конверсии 15%, на вто-
рой стадии в реакторах с неподвижным слоем при постоянной температуре хладагента в рубашке.
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ВВЕДЕНИЕ

Наряду с типовыми процессами химической 
технологии известен класс процессов промыш-
ленности полимерных материалов, осущест-
вление которых в аппаратах с перемешиванием 
оказывается невозможным. К их числу относят-
ся полимеризация в массе (блоке), а также про-
цессы отверждения и вулканизации [1–4]. При 
блочной полимеризации вязкость реакционной 
среды увеличивается на 4–5 порядков, что ис-
ключает возможность применения каких-ли-
бо перемешивающих устройств уже при низких 
конверсиях. Существенную проблему составляет 
и теплоотвод из объема аппарата. Из-за затруд-
ненного теплоотвода температура реакционной 
смеси неоднородна, в силу чего неоднородны и 
свойства полимера.

Как следствие, процесс ведут с невысокой 
скоростью в реакторах периодического дей-
ствия небольших размеров (полимеризацион-
ных формах) с неподвижным тонким слоем 
реакционной смеси. Этот тип аппаратов огра-
ниченно применяется при производстве поли-

меров линейного строения (поливинилхлорид, 
стирол, полиметакрилат) и сополимеров акри-
ловых мономеров [1, 3, 5–8]. При блочной по-
лимеризации отсутствует посторонняя среда, 
конечным продуктом является готовый поли-
мер. При полимеризации мономера в водной 
среде или в растворителе полимер необходи-
мо выделить из среды и очистить от примесей 
[9–12], что требует дополнительных затрат. 
Например, следующие за растворной полиме-
ризацией цис-1.4-полиизопрена стадии (вве-
дение стоппера и антиоксиданта, выделение, 
отмывка и сушка полимера, регенерация рас-
творителя) и их аппаратурное оформление со-
ставляют до 80% энергоемкости и 70% метал-
лоемкости всей технологической цепочки. При 
блочной полимеризации нет необходимости в 
рецикле растворителя, готовый продукт полу-
чается свободным от примесей. Определенным 
преимуществом блочной технологии является 
и высокая скорость химических превращений, 
обусловленная возможностью использования 
максимальной концентрации мономера.
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В работах [13–18] показана эффективность 
синтеза цис-1.4-полиизопрена методом блочной 
полимеризации изопрена в присутствии редко-
земельных катализаторов. В работах [16, 19–26] 
в качестве аппаратурного оформления процесса 
предложено использовать реакторы с неподвиж-
ным тонким (высотой 3–4 мм) слоем реакцион-
ной смеси в различных температурных режимах. 
Реакторы открытого типа выполнены внутри ох-
лаждаемой технологической платформы. Техно-
логическая платформа с реакторами заключалась 
в металлический корпус, в котором создавалось 
давление, превышающее давление насыщенных 
паров изопрена при температуре полимеризации 
(при нормальном давлении температура кипения 
изопрена Tb = 34.1°С). Заданная производитель-
ность оборудования по полиизопрену обеспечи-
вается размещением в технологической платфор-
ме необходимого числа реакторов. В ряде случаев 
полиизопрен требуемого качества удавалось син-
тезировать при увеличении высоты неподвижно-
го слоя в реакторах до 6 мм [22, 25, 26], а также при 
осуществлении процесса в две стадии, в каскаде 
реакторов форполимеризатор (аппарат с переме-
шиванием) – реактор с неподвижным слоем [26].

Настоящая работа ставит своей целью обоб-
щение полученных результатов и определение 
оптимальных режимов реакторов для блочной 
полимеризации изопрена, сочетающих высокую 
интенсивность процесса с характеристиками, 
обеспечивающими требуемое качество синтези-
руемого полимера.

ТЕОРЕТИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ
В качестве примера аппаратурного оформле-

ния процесса блочной полимеризации изопре-
на, протекающего в присутствии каталитической 
системы на основе бис-(2-этилгексил) фосфата 
неодима [17], в работах [19–21] использовали ре-
актор периодического действия в виде цилиндра 
большого диаметра (D = 0.3 м) и малой высоты 
(диска), выполненный внутри (в теле) охлаждае-
мой технологической платформы [16]. Содержа-
ние этого цикла работ составляло исследование 
профилей температур и конверсий в реакторе в 
слоях различной высоты.

Уравнения, описывающие изменение во вре-
мени и по вертикальной координате температу-
ры реакционной смеси и конверсии в условиях 
протекающей экзотермической реакции, имеют 
вид [19, 22, 26]:
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где T, T0 – соответственно локальная и началь-
ная температуры реакционной смеси (мономера 
и катализатора); x – текущая по высоте слоя ко-
ордината; Q – удельная теплота полимеризации; 
cp, ρ, λ – соответственно удельная теплоемкость, 
плотность и коэффициент теплопроводности 
мономера; Е – энергия активации процесса по-
лимеризации; z – предэкспоненциальный мно-
житель уравнения Аррениуса; R – универсаль-
ная газовая постоянная; U – конверсия (степень 

превращения мономера в полимер):
 
U

C C
C

=
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0
,
 

С0, С – начальная и текущая концентрации мо-
номера в смеси; T Tx h= = W , TR – соответ-
ственно температура стенки реактора и температу-
ра  хладагента в рубашке реактора; α – коэффициент 
теплоотдачи от хладагента к стенке реактора; h – 
высота слоя реакционной смеси.

Расчеты выполнены при следующих значе-
ниях физических свойств изопрена (количество 
катализатора в смеси ничтожно мало) и кине-
тических параметров стереоспецифической по-
лимеризации изопрена в массе [19, 20]: cp = 2.25 
кДж/(кг·К), ρ = 680 кг/м3, λ = 0.13 Вт/(м·К), Q = 
= 74.8 кДж/моль, [C5H8] = C0 = 10 моль/л, R = 
= 8.314 Дж/(моль·К), z = 1.209 1/c; E = 20.67 кДж/
моль; [Nd] = 2.0×10–4 моль/л [17]. Коэффициент 
теплоотдачи, вычисленный при скорости движе-
ния воды в рубашке реактора w = 0.175 м/с и объ-
емном расходе VR = 0.26 м3/с, составил [22, 26]: 
α = 1500 Вт/(м2·К). Чтобы исключить полимери-
зацию на стадии перемешивания мономера и ка-
тализатора, начальная температура реакционной 
смеси выбрана отрицательной: T0 = –40°C. Мак-
симальная температура полимеризации ограни-
чивалась значением Tmax = 130°C [18].

Экспериментально, а затем теоретическим 
путем [20–22] установлено, что близкое к одно-
родному распределение температуры по верти-
кальной координате обеспечивается при высоте 
слоя в реакторе h = 3 мм и низкой температуре 
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хладагента в рубашке реактора (TR ≈ TW = 20–
30°C). Достигаемая в этом режиме за время 20–
30 мин конверсия составляет Uav = 0.3–0.45. Для 
полимеризации до конечной конверсии UU = 0.9 
в этом режиме требуется не менее 1.5–2 ч. Уве-
личить скорость процесса можно путем увеличе-
ния температуры хладагента. На рис. 1 приведе-
ны полученные численным решением уравнений 
(1)–(3) зависимости от времени температуры 
верха слоя TT (TT = T

x = 0
) и средней конверсии 

мономера Uav при TR = 86°C (TW = 87°C); на рис. 2 
построены профили температуры и конверсии в 
реакторе в этом режиме [20, 22].

Повышение интенсивности процесса отри-
цательно сказывается на однородности темпе-
ратурного и концентрационного распределения: 
профили температуры становятся неоднородны-
ми в начальной стадии и выравниваются лишь 
начиная со второй половины процесса (рис. 2). 
В работах [22–26] исследовалась возможность по-
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Рис. 1. Зависимости от времени температуры TT (а) и средней конверсии мономера Uav (б) в процессе блочной поли-
меризации изопрена в реакторе с неподвижным слоем (h = 3 мм): T0 = –40°C, TR = 86°C.

Рис. 2. Профили температуры T и конверсии U по вертикальной координате в процессе блочной полимеризации 
изопрена в реакторе с неподвижным слоем (h = 3 мм) в различные моменты времени (T0 = –40°C, TR = 86°C): 1 – 
τ = 0.5 мин, 2 – τ = 1 мин, 3 – τ = 2.5 мин, 4 – τ = 5 мин, 5 – τ = 5 мин, 6 – τ = 15 мин, 7 – τ = 20 мин.
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вышения эффективности процесса (увеличения 
производительности оборудования) путем увели-
чения высоты слоя в реакторе до 6 мм. На рис. 3 и 
4 приведены расчетные зависимости от времени 
температуры верха слоя TT и средней конверсии 
мономера Uav при h = 6 мм, TR = 34°C (TW = 35°C); 
на рис. 4 построены профили температуры и кон-
версии в реакторе в этом же режиме. Точками на 
рис. 3 отмечены экспериментальные данные. Ме-
тодика эксперимента описана в работе [22].

В работах [22, 23, 26] предложено использо-
вать ступенчатый температурный режим реак-

тора при высоте слоя h = 6 мм. В первой поло-
вине процесса, аналогично режиму на рис. 3 и 
4, температура хладагента устанавливается рав-
ной TR = TR1 = 34°C. Начиная от момента, обу-
словленного экзотермическим эффектом спада 
температурного максимума, температура хла-
дагента увеличивается: TR2 = 45°C. Численное 
значение температуры TR2 найдено из условия 
непревышения максимально допустимой тем-
пературы полимеризации: Tmax = 130°C. На рис. 
5 и 6 приведены соответственно зависимости от 
времени температуры верха слоя TT и средней 
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конверсии мономера Uav, а также профили тем-
пературы T(x) и конверсии U(x) в обсуждаемом 
режиме [26].

При переходе от температурного режима ре-
актора с постоянной температурой хладагента 
TR1 = 34°C (рис. 3) к ступенчатому температурно-
му режиму TR1 = 34°C, TR2 = 45°C (рис. 5) общее 
время полимеризации существенно сокраща-
ется. В первом случае τgen = 69.1 мин, во втором 
τgen = 55.4 мин.

Чтобы облегчить отвод тепла реакции, по-
лимеризацию часто разделяют на две стадии: 
форполимеризацию и окончательную полиме-
ризацию [2, 6–8]. В работе [26] исследована воз-
можность блочной полимеризации изопрена в 
каскаде реакторов форполимеризатор (аппарат с 
мешалкой скребкового типа) – реактор с непод-
вижным слоем. При конверсиях Uav  =  0.1–0.15 
полупродукт перегружается из форполимериза-
тора в малообъемные реакторы с неподвижным (а) (б)
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Рис. 5. Зависимости от времени температуры ТТ (а) и средней конверсии мономера Uav (б) в реакторе с неподвижным 
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Рис. 6. Профили температуры Т (а) и конверсии U (б) по вертикальной координате в процессе блочной полимериза-
ции изопрена в реакторе с неподвижным слоем (h = 6 мм) при ступенчатом изменении температуры хладагента в раз-
личные моменты времени (Т0 = –40°С, ТR1 = 34°С при τ1 = 0, ТR2 = 45°С при τ2 = 18 мин): 1 – τ = 5 мин, 2 – τ = 10 мин, 
3 – τ = 15 мин, 4 – τ = 20 мин, 5 – τ = 25 мин, 6 – τ = 30 мин, 7 – τ = 40 мин, 8 – τ = 55 мин.
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слоем высотой h2 = 6 мм [15, 16]. Для расчета за-
висимостей от времени средней температуры Tav 
и средней конверсии Uav в первой стадии процес-
са использовали уравнения:
                   с

dT
K T T

z
E

RT
U C

dр
av

v av R

av
avQ exp

ρ τ = − −( ) +

+ −





−( )1 0 ,	 (4)

	 dU
d

z
E

RT
Uav

av
avexp

τ
= −





−( )1 ,	 (5)

	  
T Tav 00τ = = ,   Uav 0τ= = 0 ,	 (6)

где K K
F
Vv =  – приведенный коэффициент теп

лопередачи; K – коэффициент теплопередачи; 
F – площадь поверхности теплообмена; V – объ-
ем слоя.

Коэффициент теплопередачи K определяли 
по формуле:
	 K =

+ +

1
1 1

α
δ

λ α1 W 2

,	 (7) 

где α1 – коэффициент теплоотдачи от хладаген-
та к стенке реактора; α2 – коэффициент тепло-
отдачи от стенки реактора к реагирующей среде; 
δ – толщина стенки реактора; λW – коэффициент 
теплопроводности материала стенки реактора.

Высоту слоя в реакторе с интенсивным пере-
мешиванием h1 определяли исходя из заданной 
стандартной производительности оборудова-
ния по изопрену (G = 20 кг/ч). При D = 0.3 м и 
h1 = 0.26  м. Режимные параметры блочной по-
лимеризации изопрена до конечной конвер-
сии UU = 0.9 в каскаде реакторов, найденные 

численным решением совмещенной задачи 
(4)–(6) и (1)–(3), составили (при T0 = –40°C, 
K = 1360 Вт/(м2·К), Tmax  = 130°C, h2 = 6 мм): 
TR1 = 34°C, U1 = 0.15, τ1 = 7.8 мин, TR2 = 35°C, 
τ2  = 59.3  мин, τgen = 67.1 мин. Индексами 1 и 2 
обозначены соответственно первая и вторая ста-
дии процесса. Профили температуры и конвер-
сии во второй стадии процесса близки к кривым, 
наблюдавшимся в реакторе для блочной полиме-
ризации изопрена в режиме ступенчатого изме-
нения температуры хладагента (рис. 6).

Обратимся далее к анализу полученных ре-
зультатов.

Повышение интенсивности процесса увели-
чивает неоднородность температурного и кон-
центрационного распределения по высоте, что 
может явиться причиной снижения качества го-
тового продукта.

В табл. 1 приведены физико-химические 
свойства лабораторных образцов полиизопрена, 
синтезированных методом блочной полимериза-
ции изопрена в реакторах с тонким (h = 3 мм) и 
“толстым” (h = 6 мм) слоем.

Характеристическую вязкость растворов 
образцов полимера в толуоле [η] оценивали с 
помощью вискозиметра Уббелоде при 25°C. 
Анализ микроструктуры полиизопрена прово-
дили методом ИК-спектроскопии на ИК-Фурье 
спектрометре PerkinElmer Spectrum 100, пара-
метры молекулярно-массового распределения 
определяли на гель-хроматографе Waters систе-
мы Breeze.

Видно, что свойства образцов полиизопре-
на, синтезированных в реакторе с “толстым” 
слоем (h = 6 мм) в режиме ступенчатого изме-
нения температуры хладагента, обозначенном в 
табл. 1 как режим 1, практически не отличаются 

Таблица 1. Физико-химические свойства лабораторных образцов цис-1.4-полиизопрена, синтезированных ме-
тодом блочной полимеризации в различных режимах

Свойства

Условия полимеризации: Т0 = –40°С, UU = 0.9

h = 3 мм, ТR = 86°С
τgen = 26.7 мин,

h = 6 мм, ТR1 = 34°С
при τ1 = 0, ТR2 = 45°С

при τ2 = 18 мин, τgen = 55.4 мин
(режим 1)

h = 6 мм, ТR1 = 34°С 
при τ1 = 0, ТR2 = 39°С

при τ2 = 14.8 мин
(режим 2)

P1.4, мас. %
P3.4, мас. %
Pg, мас. %
Mn ×10–3
Mw ×10–3
Pa, мас. %
Pb, мас. %
[η], дл/г

97.8–98.1
1.9–2.2

0
650

1600–1750
0.9

65.7
11.0

96.8–97.6
1.9–2.5

0.54–0.7
580–654

1850–1980
1.2–2.0

64.1
9.5–10.0

97.5–98
1.8–2.2
0.5–0.7
580–620

1780–1920
1.2–2.0

62.1
9.5–10.0
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от свойств образцов, синтезированных в реак-
торе с тонким слоем (h = 3 мм). Образующие-
ся в обоих режимах полимеры характеризуются 
близкими значениями молекулярных масс и со-
держания 3.4-звеньев. Максимальный перепад 
температур по высоте в реакторе с “толстым” 
слоем во второй половине процесса (рис. 6) со-
ставляет 15 К (ΔT ≤ 15 К). Можно полагать, что 
достигнутый перепад температур не оказывает 
сколько-нибудь существенного влияния на мо-
лекулярно-массовые характеристики полиизо-
прена.

Обозначим символом τ15 продолжительность 
периода времени, в течение которого перепад 
температур по высоте слоя составляет величину 
15 К. Оптимальным режимом процесса блочной 
полимеризации изопрена будет режим, времен-
ная продолжительность которого минимальна 
при ограничении на допустимую неоднород-
ность температур по высоте слоя:
	 τgen R1 R2, min= ( )  →f T T ,	 (8)

	 τ
τ

15 0 5
gen

≥ . .	 (9)

Ограничение (9) является дополнительным к 
ограничению Tmax = 130°С и означает, что отно-
шение временного периода, в течение которого 
перепад температур по высоте слоя не превы-
шает 15 К к общей продолжительности процесса 
полимеризации, должно быть не менее 0.5. Дру-
гими словами, величина ΔT = 15 К характеризует 
допустимую неоднородность температур во вто-
рой половине процесса.

Рассмотрим далее результаты проведенного 
вычислительного эксперимента.

На рис. 7 приведены зависимости от времени 
температуры TT и средней конверсии мономера 
Uav в оптимальном режиме процесса, получен-
ные численным решением уравнений (1)–(3), 
удовлетворяющие целевой функции (8) с огра-
ничением (9).

Общая продолжительность процесса в оп-
тимальном режиме (рис. 7) несколько превы-
шает аналогичный показатель в режиме 1, най-
денном эмпирически только исходя из условия 
T ≤ Tmax (рис. 5). Действительно, требование 
улучшения однородности температур (огра-
ничение (9)) влечет за собой снижение тем-
пературы хладагента TR2 и увеличивает время 
полимеризации. Температурный режим 1, ил-
люстрированный зависимостями на рис. 5 и 6, 
не удовлетворяет ограничению (9). Это следует 
из сопоставления кривых на рис. 6 и 8. На рис. 
8 построены профили температуры и конвер-
сии в оптимальном режиме блочной полиме-
ризации изопрена в реакторе с неподвижным 
слоем – режиме 2.

Видно, что кривые на рис. 8 отличаются боль-
шей однородностью температурного и концен-
трационного распределения.

Большой интерес представлял анализ процес-
са полимеризации в каскаде реакторов. На рис. 9 
приведены совмещенные по стадиям зависимо-
сти от времени температуры TT и средней кон-
версии мономера Uav в каскаде реактор с пере-
мешиванием – реактор с неподвижным слоем в 
оптимальном режиме (далее режим 3).
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Рис. 7. Зависимости от времени температуры ТТ (а) и средней конверсии мономера Uav (б) в реакторе с неподвижным 
слоем (h = 6 мм) в оптимальном режиме процесса блочной полимеризации изопрена: Т0 = –40°С, ТR1 = 34°С при τ1 = 0, 
ТR2 = 39°С при τ2 = 14.8 мин.
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Рис. 8. Профили температуры Т (а) и конверсии U (б) по вертикальной координате в реакторе с неподвижным сло-
ем (h = 6 мм) в оптимальном режиме процесса блочной полимеризации изопрена в различные моменты времени 
(Т0 = –40°С, ТR1 = 34°С при τ1 = 0, ТR2 = 39°С при τ2 = 14.8 мин): 1 – τ = 5 мин, 2 – τ = 10 мин, 3 – τ = 15 мин, 4 – 
τ = 20 мин, 5 – τ = 30 мин, 6 – τ = 61 мин.

Рис. 9. Совмещенные по стадиям зависимости от времени температуры ТТ (а) и средней конверсии мономера Uav (б) 
в оптимальном режиме процесса блочной полимеризации изопрена в каскаде реакторов: I стадия – реактор с пе-
ремешиванием (h1 = 0.26 м, Т0 = –40°С, K = 1360 Вт/(м2·К), ТR1 = 28°С, τ1 = 8.6 мин, U1 = 0.15), II стадия – реактор с 
неподвижным слоем (h2 = 6 мм, α = 1500 Вт/(м2·К), ТR2 = 38°С, τ2 = 54.6 мин), τgen = 63.2 мин.

Эти зависимости, а также профили темпера-
тур и конверсий в различные моменты времени 
(рис. 10) получены численным решением опти-
мизационной задачи (4)–(6), (1)–(3), (8), (9).

Общая временная продолжительность про-
цесса в каскаде реакторов в оптимальном режиме 
(режиме 3) оказалась больше, чем продолжитель-
ность полимеризации в реакторе с неподвижным 
слоем. При этом не учитывалось время, которое 
необходимо затратить на перемещение полупро-
дукта из реактора с перемешиванием в малообъ-
емные реакторы с неподвижным слоем, а также 
затраты на дополнительное технологическое обо-
рудование. Основные показатели процесса блоч-
ной полимеризации изопрена в найденных опти-

мальных режимах систематизированы в табл. 2.
Можно заключить, что полимеризация изо-

прена в каскаде реакторов менее эффективна, 
чем блочная полимеризация в реакторах с не-
подвижным слоем.

Физико-химические свойства лаборатор-
ных образцов цис-1.4-полиизопрена, синтези-
рованных в оптимальном режиме блочной по-
лимеризации – режиме 2, приведены в табл. 1. 
Как и следовало ожидать, эти образцы харак-
теризуются хорошими качественными пока-
зателями – высокими значениями молекуляр-
ных масс и низким содержанием 3.4-звеньев. 
Приближение режима полимеризации к более 
равномерному по температуре обеспечивает 
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Рис. 10. Профили температуры Т (а) и конверсии U (б) по вертикальной координате в процессе блочной полимериза-
ции изопрена в каскаде реакторов: I стадия – реактор с перемешиванием (h1 = 0.26 м, Т0 = –40°С, K = 1360 Вт/(м2·К), 
ТR1 = 28°С, τ1 = 8.6 мин, U1 = 0.15), II стадия – реактор с неподвижным слоем (h2 = 6 мм, α = 1500 Вт/(м2·К), ТR2 = 38°С, 
τ2 = 54.6 мин) в оптимальном режиме в различные моменты времени: 1 – τ = 10 мин, 2 – τ = 15 мин, 3 – τ = 20 мин, 
4 – τ = 30 мин, 5 – τ = 63 мин.

некоторое снижение содержания в полимере 
3.4-звеньев.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Оптимальными режимами реакторов для 

блочной полимеризации изопрена, протекающей 
в присутствии каталитической системы на основе 
бис-(2-этилгексил) фосфата неодима, являются 
температурные параметры реактора с неподвиж-
ным слоем, а также каскада форполимеризатор – 
реактор с неподвижным слоем, обеспечивающие 
минимальное время полимеризации при огра-
ничении на допустимый перепад температур по 
высоте слоя. В качестве показателя, характеризу-
ющего допустимую неоднородность температур 
слоя, принят перепад температур по высоте слоя 
во второй половине полимеризационного про-
цесса, равный ΔT = 15 К.

Оптимальный режим блочной полимериза-
ции изопрена до конечной конверсии UU = 0.9 
в реакторе с неподвижным слоем высотой 6 мм 

предусматривает ступенчатое увеличение тем-
пературы хладагента в определенные моменты 
времени: Т0 = –40°С, ТR1 = 34°С, ТR2 = 39°С; об-
щее время процесса τgen = 61.4 мин. Оптималь-
ный режим блочной полимеризации изопрена 
до конечной конверсии UU = 0.9 в каскаде ре-
акторов предусматривает проведение процесса 
в две стадии: I стадия – полимеризация в реак-
торе с перемешиванием до конверсии U1 = 0.15 
(h1 = 0.26 м, Т0 = –40°С, ТR1 = 28°С), II стадия – 
полимеризация в реакторах с неподвижным 
слоем при постоянной температуре хладагента 
(h2 = 6 мм, ТR2  =  38°С); общее время процесса 
τgen = 63.2 мин.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
C 	 концентрация мономера, моль/л
cp 	 удельная теплоемкость, Дж/(кг·К)
D 	 диаметр реактора, м
Е 	 энергия активации процесса полимериза-

ции, Дж/моль

Таблица 2. Показатели реакторов для блочной полимеризации изопрена в оптимальных температурных режи-
мах (T0 = –40°C, Tmax = 130°C, UU = 0.9)

Показатели
Температурный режим

Реактор с неподвижным слоем:  
режим 2 по рис. 7 и 8 Каскад реакторов: режим 3 по рис. 9 и 10

τ1, мин
τ2, мин
τ15, мин
τgen, мин

15

gen

τ
τ

–
14.8
30.2
61.4

0.51

8.6
54.6
31.2
63.2

0.51
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F 	 площадь поверхности, м2

G 	 производительность, кг/ч
h 	 высота слоя, м
K 	 коэффициент теплопередачи, Вт/(м2·К)
Kv 	 приведенный коэффициент теплопереда-

чи, Вт/(м3·К)
Mn 	 среднечисловая молекулярная масса
Mw 	 среднемассовая молекулярная масса
Pa 	 массовая доля фракций в полимере с мо-

лекулярной массой Mn ≤ 3×104, мас. %
Pb 	 массовая доля фракций в полимере с мо-

лекулярной массой Mn ≥ 106, мас. %
Pg 	 массовая доля гель-фракции в полимере, 

мас. %
P1.4 	 массовая доля цис-1.4-звеньев в полимере, 

мас. %
P3.4 	 массовая доля 3.4-звеньев в полимере, 

мас. %
Q 	 удельная теплота полимеризации, Дж/

моль
R 	 универсальная газовая постоянная, Дж/

(моль·К)
T 	 температура, K, °C
TR 	 температура хладагента в рубашке реакто-

ра, К, °C
TW 	 температура стенки реактора, К, °C
U 	 конверсия (степень превращения мономе-

ра в полимер)
V 	 объем слоя, м3

VR 	 объемный расход, м3/с
w 	 скорость движения воды в рубашке реак-

тора, м/с
x 	 текущая по высоте слоя координата, м
z 	 предэкспоненциальный множитель урав-

нения Аррениуса, 1/с
α 	 коэффициент теплоотдачи, Вт/(м2 К)
α1 	 коэффициент теплоотдачи от хладагента к 

стенке реактора, Вт/(м2·К)
α2 	 коэффициент теплоотдачи от стенки реак-

тора к реагирующей среде, Вт/(м2·К)
δ 	 толщина стенки реактора, м
[η] 	 характеристическая вязкость, дл/г
λ 	 коэффициент теплопроводности, Вт/(м·К)
ρ 	 плотность, кг/м3

τ 	 время, с

ИНДЕКСЫ
0 	 начальное значение
1, 2 	 номера стадий (режимов)
15 	 перепад температур, равный 15 К
av 	 среднее значение
b 	 кипение

g 	 гель-фракция
gen 	 общее значение
max 	 максимальное значение
min 	 минимальное значение
T 	 верх (верхняя часть) слоя
U 	 конечное значение
W 	 стенка реактора
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ВВЕДЕНИЕ

Сушка растворов, как правило, осуществляет-
ся в распылительных сушилках [1–3], в которые 
раствор подается с помощью пневматических 
или механических форсунок. При этом продукт 
получается в виде тонкодисперсного порошка 
или мелких гранул, как в производстве синте-
тических моющих средств. Недостатком такого 
метода сушки является большое количество об-
разующейся пыли, которая содержится как в ос-
новном продукте, так и улавливается в циклонах 
и рукавных фильтрах. Эта пылевидная фракция, 
как правило, затем снова возвращается в процесс 
и используется для приготовления раствора. На-
ряду с распылительной сушкой для растворов 
применяются и сушильные аппараты со взве-
шенным слоем. В отечественной литературе од-
ними из первых монографий, посвященных этой 
проблеме, были работы О.М. Тодеса с ученика-
ми [4] и П.Г. Романкова с Н.Б. Рашковской [5]. 
В настоящее время сушке растворов и суспензий 
во взвешенном слое посвящено много работ как 
в нашей стране, так и за рубежом [6–16]. В аппа-
ратах со взвешенным слоем можно получать бо-
лее крупный гранулированный продукт при не-

высоком образовании пылевой фракции. В этом 
случае подача жидкой фазы осуществляется не в 
полую емкость, как при распылительной сушке, 
а на слой сухих гранул, которые интенсивно пе-
ремешиваются, благодаря чему жидкая фаза рав-
номерно распределяется по поверхности гранул 
в виде тонкой пленки и быстро высыхает, не да-
вая слипаться гранулам. В этом случае процесс 
сушки совмещается с процессом гранулирова-
ния, а в аппарат наряду с подачей жидкой фа-
зы осуществляется и подача внешнего рецикла 
в виде мелких некондиционных гранул, на по-
верхность которых и распыляется высушивае-
мый раствор. Высушенный продукт не содержит 
пылевой фракции и имеет дисперсный состав от 
2 до 5 мм. Так, например, сушат растворы суль-
фата аммония, хлорида кальция и др. [15]. Дис-
персный состав гранул зависит от конструктив-
ных параметров аппарата, гидродинамической 
интенсивности работы слоя, способа ввода рас-
твора в аппарат и т.д. [6].

Математическое описание изменения дис-
персного состава получаемого продукта из рас-
твора во взвешенном слое представляет собой 
трудную задачу, так как в общем случае это 
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сложный процесс, включающий в себя такие 
процессы, как агломерация, непрерывный рост, 
истирание и дробление. Поэтому математиче-
ская модель обычно разрабатывается для каждо-
го конкретного случая с учетом его специфики. 
На сегодняшний день в научной литературе по-
явились работы с использованием для модели-
рования химико-технологических процессов, в 
том числе гранулирования, искусственной ней-
ронной сети и CFD-DEM методов [17–29]. Од-
нако практическая реализация этих методов для 
решения таких сложных задач требует больших 
вычислительных ресурсов, что сдерживает их 
широкое применение.

ТЕОРЕТИЧЕСКАЯ ЧАСТЬ
Гранулирование из растворов в общем случае 

рассматривается как сложный процесс, пред-
ставляющий собой совокупность одновременно 
протекающих процессов непрерывного роста, 
агломерации, дробления и истирания частиц. 
Обобщенное уравнение, описывающее такой 
процесс при гранулировании в псевдоожижен-
ном слое, имеет вид [26–27]:
∂
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где F (m, r, t) – плотность функции распределе-
ния числа частиц по их массам; ∇  – оператор 
Гамильтона; r x i xi i= ={ }, , ,1 3  – пространствен-

ные координаты; m  – координата, связанная с 
массой частицы; D – эффективный коэффици-
ент диффузии (коэффициент перемешивания 
частиц); 0.5b – коэффициент квазидиффузии в 
пространстве масс частиц m, учитывающий сто-
хастическую неравномерность изменения массы 

частицы; 


v v i vi i= ={ }, , ,1 3  – компоненты векто-

ра скорости движения частиц слоя массой m; u – 
суммарная массовая скорость непрерывного ро-
ста частиц, t – время, I+ и I– – суммарные 
источники и стоки частиц массой m за счет агло-
мерации и дробления.
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Здесь k t r m s, , ,
( )  – ядро интегрального преоб-

разования, характеризующее вероятность агло-
мерации двух частиц массой m и s в системе, 


r x ii= ={ }, ,1 3 , xi – пространственные координа-

ты, g t r m m s s, , ; ,


−( )  – плотность вероятности 
дробления частицы массой m на два осколка m-s 
и s за единицу времени.

Если в процессе гранулирования агломерация 
мелких частиц отсутствует и увеличение массы 
гранул происходит только за счет их непрерыв-
ного роста, то выражения (2) и (3) упрощаются:
             I g t r s s m m F r s t ds

x

+ ∞
= −( ) ( )∫ , , ; , , , ,

 

� 	 (4)

            I F r s t g t r m m s s ds
m− = ( ) −( )∫1

2 0

� �
, , , , ; , . 	 (5)

Кроме того, проведенный теоретический ана-
лиз в работах [18, 19] показал, что при выполне-
нии соотношения �τu mp , здесь mp – масса ча-
стицы минимального размера, а τ  – среднее 
время пребывания гранул в аппарате, диффузи-
онным членом в пространстве m, учитывающим 
стохастическую неравномерность изменения 
массы частицы, можно пренебречь.

В качестве источника центров гранулообразо-
вания могут быть мелкие частицы, подаваемые 
в аппарат в виде внешнего рецикла, или мелкие 
частицы, образующиеся в аппарате в результа-
те сушки мелких капель раствора или дробле-
ния более крупных частиц. Механизм дробления 
также может быть различным – за счет возни-
кающих в частице термических напряжений [4] 
или за счет столкновений крупных гранул друг с 
другом или со стенкой аппарата.

Предварительные экспериментальные ис-
следования процесса гранулирования из рас-
твора диаммониевых солей серной кислоты в 
аппарате со взвешенным слоем показали, что 
в процессе гранулирования дробление гранул 
внутри аппарата не происходит. Поэтому для 
проведения устойчивого процесса необходим 
внешний рецикл, т.е. подача в слой мелких 
частиц, являющихся центрами гранулообра-
зования. Кроме того, экспериментально уста-
новлено, что при гранулировании раствора 
диаммониевых солей серной кислоты во взве-
шенном слое агломерация гранул внутри аппа-
рата также не происходит. Тогда, пренебрегая 
истиранием, уравнение для плотности функ-
ции распределения гранул по массам F(m, t) 
будет иметь вид:
	

∂
∂

+ ∂
∂ ( ) + = ( )F

t m
uF F F mо

1 1

2 2τ τ
.  	 (6)

Аналогичное уравнение для описание такого 
процесса получено и в работе [28].
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Так как рост гранул происходит за счет нали-
пания на гранулы капель раствора, то это урав-
нение необходимо дополнить уравнением для 
изменения концентрации капель раствора в ап-
парате при контакте с гранулами слоя.

Таким образом, система уравнений, описы-
вающая рост крупных частиц за счет капель рас-
твора, примет вид:
	 dc

dt
c c s F s t ds c t

o
o+ + ( ) ( ) = ( )

∞

∫1 1

1 1τ
γ

τ
, , 	 (7)

	 ∂
∂

+ + ∂
∂ ( ) = ( )F

t
F

x
uF F m to

1 1

2 2τ τ
, ,

	
(8)

 

где с = mрv1/v – концентрация капель раствора в 
единице объема аппарата, v – объем рабочей ча-
сти аппарата; τ1 � – среднее время пребывания ка-
пель раствора в аппарате; mр – средняя масса ча-
стицы пылевидной фракции, u(m, t) = c(t)γ(m)v.

Решение данной системы уравнений для 
установившегося режима дает следующие выра-
жения:
	      F m

N

u m
d

ds

u s
o

x

x

o

x

o
( ) = ( ) ( ) − ( )









∫ ∫τ

ϕ ξ ξ
τξ2 2

exp ,    (9)

	 ϕo om F m N( ) = ( ) / �,

	 �c c No= +( )/ ,1 1τ γ  	 (10)

или 
c c

uN
vo= −

τ1 .

В процессах гранулирования и укрупнения ча-
стиц часто удобнее определять функцию распре-
деления частиц не по массам, а по радиусу. Урав-
нение (9) инвариантно относительно замены m на 
r – радиус частицы, следовательно, инвариантно 
будет и его решение, только в этом случае u(r) бу-
дет не массовая, а линейная скорость роста частиц.

Тогда для проточного аппарата идеального 
перемешивания при замене m на r уравнение (7) 
для установившегося процесса будет иметь вид:

( ) ( )2
14 ,

min
Т сл

r
n u r r r dr

∞
πρ τ ϕ∫

	 ϕ r F r Nсл( ) = ( ) / , 	 (11) 

где n N vсл сл= /  – число гранул в единице объе-
ма рабочей части аппарата, Nсл – число гранул 
во всем объеме рабочей части аппарата v, ρТ – 
плотность гранулы. При выводе ранее получен-
ных соотношений был использован вариант пар-
ного столкновения и слипания частиц. Если на 
гранулу одновременно оседают не по одной, а по 
две, три и более частиц мелкой фракции, но так, 
что за контрольный промежуток времени число 
осевших частиц в среднем одинаково, то рассма-
триваемые модели экспериментально неразли-

чимы и их следует считать эквивалентными, а 
столкновения парными.

Если u = const, что справедливо для аппаратов 
с псевдоожиженным слоем [4], тогда так как
	

r
N

u
r dr

r
u

do

r r

r

o
min min

2

2

2

2
= ( ) − −





∞

∫ ∫τ
ϕ ξ ξ

τ
ξexp ,� 	

то есть
	 r r r u uo o

2 2
2 2

2
2 2= + + ( )τ τ , 	 (12)

r r uo
2

2= + τ  и дисперсия функции распределе-
ния на выходе из аппарата будет 

σ σ τ2 2 2 2
2

2= − ( ) = + ( )r ur o
.

Обозначим uτ2 = δ прирост частицы, тогда 
уравнение (11) с учетом выражения (12) можно 
переписать следующим образом:
	 ( )2

ун 23 2

сл 1
.

2 8
oo

о
Т

c cr
r

n

− τδ
δ + δ + =

πρ τ
	 (13) 

Решение уравнения (13) относительно δ имеет 
вид:
    δ = + +( ) − + −( ) −a p a a p a

ro2 3
1 3

2 3
1 3

3

/ /
,(14) 

где

	

( ) ( )
( )

( ) ( )

3
2 ун2

3
1 сл

2
2

5
,

412 9
3

1 3 , .
18

oo

Т o

o o

o

c c v
a

N

p

r

r

r

r

 
τ − = + ξ + 

τ πρ  

σ
= + ξ ξ =

	

Обычно масса слоя в аппарате поддерживает-
ся постоянной, то есть Мсл = const. Так как из за-
кона сохранения массы следует, что
	 N c c v Mxo oсл ун сл+ −( ) = ,	 (15) 

то

	 N
M c c v

x
o

o
сл

сл ун=
− −( )

.	 (16) 

Подставляя формулу (16) в выражение для 
расчета “а”, окончательно получаем:
	
a

c c v

M c c v

rr

r

o o

o

o

o

=
( )

+ +
−( )

− −( )



 ( )







3
2 2

1

3

312
5
9

ξ
τ

τ
ун

сл ун 



.(17)
 

Если исходный материал монодисперсный, 
то выражение упрощается:
	

a
r c c v

M c c v

o o

o

=
( )

+
−( )
− −( )

















3
2

1
12

5
9

ун

сл ун

τ

τ
.
	

(18)
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Рассмотрим случай, когда u = dr/dt = Ar, то есть 
когда имеет место первый порядок скорости ро-
ста частиц (такой случай встречается, например, 
при гранулировании из суспензий и растворов в 
фонтанирующем слое), тогда уравнения (8) и (7) 
примут вид:
	 F A

r
r F F ro+ ∂

∂ ( ) = ( )τ2 , ,	 (19)

	 ( )ун3
1

сл
.

4
o

Т

c c v
A r

N

−
τ =

πρ

	
(20)

 

Задача состоит в определении коэффициента 
А при условии, что Nсл = const.

Из уравнения (19) следует, что
	

r
r

A
r

r
A

r
r
A

o o3
3

2

2
2

2

0

21 3 1 2 1
=

−
=

−
=

−τ τ τ
, , .	 (21)

 

Поэтому можно записать:
	 ( ) ( )ун ун1

32 сл
сл

,
1 3 34

o o

o
Т o

c c v c c vA
A x NN r

− −τ
= = ≡ β

− τ πρ

	
(22) 

тогда следует, что
	

 
 

1 2+
.

3 
A

β=
τ βτ

	 (23) 

Так как Mсл = const, то с учетом (15) выраже-
ние для β примет вид:
	

β =
−( )

− −( )





c c v

М c c v

o

o

ун

сл ун3
.
	

С другой стороны, в соответствии с формула-
ми (21) можно записать:
	 A

r
v
v

s
s

ro o oτ2
1
3

1
1
2

1 1= −





= −





= − , 	

где v – объем частицы, а s – ее поверхность.
Решение уравнения (19) при начальном усло-

вии F r
r o( ) == 0 � � дает выражение для плотности 

распределения частиц по размерам на выходе из 
аппарата:
	

F r
br r

F d
r

r b

min
( ) = 



 ( )∫1

1

0
ξ ξ ξ ,	 (24)

 

где b =Aτ2.
Дисперсию распределения в этом случае мож-

но определить так:

σ
τ τ

σ
τ

2 2 2
2

2 2

2

2 2

2

2
1 2 1

1 2
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r
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11 2 2
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.

Откуда следует, что
	

σ σ
β τ

τ βτ

τ βτ
τ βτ

2 2
2 2

2
2

1 2
2

1 2

1 22

3
= +

( )
+( )













+
+





o

or .	 (25)

Для монодисперсного материала σo = 0, и по-
следнее выражение упрощается:
	

σ
β τ βτ τ

τ βτ τ βτ
2 1 2

2
2
2

1 2
2

1 2

3

2
=

+( )( )
+( ) +( )

ro .	 (26)
 

 
ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ

Для оценки адекватности предложенной ма-
тематической модели гранулирования растворов 
диаммониевых солей серной кислоты реальному 
процессу были проведены экспериментальные 
исследования на установке с фонтанирующим 
слоем с двухсторонним щелевым подводом газа 
при различных режимах [29]. В качестве внеш-
него рецикла была использована фракция мел-
ких частиц, полученных в результате дробления 
крупных гранул диаммониевых солей серной 
кислоты на валковой дробилке. Дисперсный со-
став этой фракции можно описать с некоторым 
приближением Гамма-распределением:
	 � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � � �ϕ ζ α ζ

α
ζ

α α
αζ

0

3 1
23

3( ) = ( )
−( )

−
Г

e ,,,	 (27)

где α = 3,35 (рис. 1, кривая 2).
Подстановка плотности распределения (27) 

в формулу (24) приводит к следующему выра-
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Рис. 1. Плотность распределение гранул приведенно-

му радиусу, ζ = r

r0
.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

344	 ФЛИСЮК и др.	

жению для плотности распределения гранул по 
приведенному радиусу при скорости роста, про-
порциональной радиусу частиц:
        

ϕ ζ
ζ

ξ
ζ

α ξ
α

ξ ξ
ζ

ζ α α
αξ( ) = 



 ( )∫

−( )
−1

3

1
3 1

2 3

b Г
e d

min

b
.
    

(28)

На рис. 1 представлены расчетные кривые, 
полученные по формулам (27) и (28), для внеш-
него рецикла и продукта на выходе из аппарата 
при значении b = 0.11. Анализ кривой плотности 
распределения гранул по приведенному радиусу 

ζ = r

r0
, рассчитанной по формуле (28), и экспе-

риментальных результатов на гистограмме, пред-
ставленных на рис. 2, показал удовлетворитель-
ную сходимость результатов, отклонение 
составляет не более 12%.
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Рис. 2. Сравнение теоретических и эксперименталь-
ных результатов.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Таким образом, предложенная математиче-
ская модель достаточно хорошо описывает по-
лученные экспериментальные результаты для 
оценки дисперсного состава частиц, получае-
мых при гранулировании растворов диаммони-
евых солей серной кислоты в фонтанирующем 
слое. Она позволяет рассчитать дисперсный со-
став готового продукта. Кроме того, на основе 
предложенного подхода получено выражение, 

позволяющее рассчитать средний прирост гра-
нул, и определить средний размер получаемых 
гранул. Для этого достаточно знать характери-
стики распределения внешнего рецикла и па-
раметры процесса гранулирования. Предло-
женная математическая модель процесса может 
быть использована и для расчета дисперсного 
состава гранул других продуктов, получаемых 
при гранулировании растворов в фонтанирую-
щем слое с аналогичным механизмом образова-
ния гранул.

Работа выполнена при финансовой поддерж-
ке Российского фонда фундаментальных иссле-
дований (проект № 21-79-30029).

ОБОЗНАЧЕНИЯ

F(m, t) 	 плотность функции распределения частиц 
по их массе m, 1/кг

w ̅	 средняя скорость движения твердой фазы, 
м/с

Dp 	 коэффициент перемешивания твердой 
фазы, м2/с

u(m, t) 	 суммарная средняя скорость непрерывно-
го роста частиц, кг/с

Dm 	 коэффициент диффузии в пространстве 
масс, кг2/с

I+ 	 источник возникновения частиц данной 
массы (объема) за счет коагуляции более 
мелких, 1/кг·с

I– 	 источник возникновения частиц данной 
массы (объема) за счет дробления более 
крупных частиц, 1/кг·с

k(t, ͞r , m, s)	 плотность вероятности агломерации  двух  ча-
стиц с массами m и s в единицу времени, 1/с

g(t, ͞r , m, 	 плотность вероятности 
m – s, s) 	 дробления частицы массой m на два оскол-

ка с массами m – s и s, 1/с
N0 	 число частиц, поступающих в аппарат в 

единицу времени
С 	 концентрация капель раствора в единице 

объема аппарата, кг/м3

v 	 объем рабочей части аппарата, м3

v1 	 количество капель раствора в рабочей ча-
сти аппарата

τ1 	 среднее время пребывания капель раство-
ра в аппарате, с

mр 	 средняя масса частицы пылевидной фрак-
ции, кг

τ2 	 среднее время пребывания гранул в аппа-
рате, с

r 	 радиус частицы
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F(r) 	 плотность функции распределения гранул 
по размеру (радиусу) r, 1/м

δ 	 прирост частицы, м
σ2	 дисперсия функции распределения, м2

Г(х) 	 гамма-функция
z 	 продольная координата, м

ИНДЕКСЫ
0 	 начальный (входной) поток
1 	 мелкая фракция
2 	 крупная фракция
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ВВЕДЕНИЕ

В настоящее время жидкостная экстракция 
широко используется для выделения и разделе-
ния широкого круга металлов из технологических 
растворов. Исследования по извлечению железа 
из руды, железного лома, отходов электронного 
оборудования, отработанных аккумуляторов в ос-
новном направлены на использование гидроме-
таллургических подходов, в том числе выщелачи-
вания и жидкостной экстракции [1–3].

Большинство технологических схем разделе-
ния и очистки ионов металлов основано на ис-
пользовании хлоридных, сульфатных и нитратных 
растворов. В зависимости от состава исходного 
водного раствора при разработке экстракционных 
процессов для выделения железа используются 
различные экстрагенты: фосфорорганические 
кислоты, соли четвертичных аммониевых осно-
ваний, нейтральные экстрагенты, карбоновые 
кислоты и др. [4–6]. В экстракции железа наибо-
лее часто используемыми являются катионо- и 
анионообменные экстрагенты, такие как ди(2-э-
тилгексил)фосфорная кислота, метилтриокти-
ламмоний хлорид (Aliquat 336), а также нейтраль-

ные экстрагенты, например, смеси третичных 
аминов (Alamine 336) [7–13]. Анионообменные 
экстрагенты, например Aliquat 336, эффектив-
но извлекают анионные хлорокомплексы желе-
за(III). Однако реэкстракция термодинамически 
устойчивых комплексов состава R3R′N∙FeCl4 из 
органической фазы затруднена и требует более 
тщательного подбора условий. В работе [14] изу-
чена экстракция Fe(III) из HCl с использовани-
ем триоктиламина (ТОА) и Aliquat 336 в бензоле, 
где были установлены составы экстрагируемых 
комплексов: TOAHFeCl4 для ТОА и R4NFeCl4 для 
Aliquat 336. Экстракция Fe(III) Alamine 336 со-
провождается появлением нерастворимых экс-
трагируемых соединений, что возможно решить 
с использованием модификаторов. Добавление 
кислородсодержащих органических соединений 
(напр., нонилфенол, гексанол) позволяет предот-
вращать образование третьей фазы [15–18]. Более 
того, к настоящему времени уже известны работы 
по использованию алифатических спиртов в ка-
честве самостоятельных экстрагентов [19–22]. 

Традиционные экстракционные системы 
включают использование органических раство-
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рителей, которые в основном токсичные, лег-
ковоспламеняющиеся, летучие и считаются 
вредными для окружающей среды и здоровья 
человека. Разработка новых экстракционных 
систем с улучшенными физико-химическими 
свойствами привела исследователей к исполь-
зованию нового поколения экстрагентов [23–
27]. Гидрофобные эвтектические растворители 
(hydrophobic eutectic solvents – HES) являются 
принципиально новым классом систем для экс-
тракции широкого ряда органических и неор-
ганических веществ из водных растворов. HES 
обладают отличными физическими свойствами 
с точки зрения применения на промышленном 
экстракционном оборудовании: низкая лету-
честь и негорючесть. В последние несколько лет 
стали появляться работы по применению эвтек-
тических растворителей в переработке отходов, 
содержащих ценные металлы [25,28–30].

Перспективными эвтектическими растворите-
лями для экстракционного извлечения металлов 
из солянокислых сред являются растворители на 
основе спиртов, так как их использование позволя-
ет избежать применения фосфор- и азотсодержа-
щих соединений, реэкстракция металлов из кото-
рых бывает зачастую затруднительна. Кроме того, 
спирты преимущественно являются природными 
соединениями, что делает эвтектические раство-
рители наиболее экологичными. При этом спирты 
обладают достаточно хорошими экстракционны-
ми свойствами по отношению к ионам металлов. В 
работе [31] была изучена экстракция ионов Fe(III) 
изомерами октанола из солянокислых растворов. 
Показано, что смеси октиловых спиртов с разбави-
телями являются перспективными экстрагентами 
для извлечения ионов Fe(III) из солянокислых рас-
творов. Причем среди неразветвленных алифати-
ческих спиртов ионы Fe(III) лучше экстрагируют-
ся вторичными спиртами, особенно, октанолом-3. 

Работ, посвященных экстракции ионов металлов 
спиртами в составе эвтектических растворителей, 
не так много, хотя в настоящее время существует 
достаточно много различных вариаций составов 
эвтектических растворителей на их основе. Напри-
мер, в работе [32] была изучена серия эвтектиче-
ских растворителей, среди которых наиболее эф-
фективным оказался эвтектический растворитель 
на основе деканола и N,N-диизооктилацетамида 
для экстракции ионов Ti(IV) при концентрациях 
соляной кислоты до 10 моль/л.

В настоящей работе предложены новые эвтек-
тические растворители на основе спиртов и кам-
форы. В качестве спиртов были выбраны спир-
ты терпеноидного ряда – линалоол и гераниол, 
которые выступали в роли доноров водородной 
связи. Камфора – доступный, природный ком-
понент – выступала в качестве акцептора водо-
родной связи в HES. Настоящая работа посвя-
щена исследованию экстракции ионов Fe(III) из 
солянокислых растворов с использованием HES 
линалоол/камфора и гераниол/камфора при 
мольном соотношении 1/1.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Информация о реагентах, используемых в 

экспериментах, представлена в табл. 1. Все хи-
мические вещества использовались в том виде, в 
котором они были получены от поставщика, без 
дополнительной очистки.

Для приготовления HES взвешенные на ана-
литических весах (Acculab ALC-210d4, США) 
реагенты помещали в пластиковые пробирки 
объемом 50 мл. После чего пробирки помещали 
в термостатированный шейкер (Enviro-Genie SI-
1202, США) при температуре 60°С и перемеши-
вали при 35 об/мин в течение 10 мин до образо-
вания гомогенной смеси.

Таблица 1. Реагенты
Соединение Производитель Номер CAS Чистота, мас. %

Гераниол Acros Organics 106-24-1 99
Линалоол Macklin 126-91-0 98
Камфора РусХим 76-22-2 96
FeCl3×6H2O Химмед 7705-08-0 99
LiCl Химмед 7447-41-8 98
HCl Химмед 7647-01-0 37
AgNO3 ЛенРеактив 7761-88-8 99.9
K2CrO4 ЛенРеактив 7789-00-6 99.5
Сульфосалициловая кислота 2-водная Химмед 97-05-2 98
Дистиллированная вода - - -
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ИК-спектры гидрофобного эвтектического 
растворителя и его компонентов регистрирова-
лись в области 4000–600 см–1 на спектрометре 
IRTracer 100 (Shimadzu, Япония). Плотность ги-
дрофобного эвтектического растворителя была 
определена на приборе DMA 1001 (Anton Paar, 
Австрия) с точностью измерения ±0.0001 г/см3. 
Показатель преломления измеряли на рефракто-
метре Abbemat 3200 (Anton Paar, Австрия) с точ-
ностью измерения ±0.0001. Вязкость полученно-
го HES определялась с использованием реометра 
Physica MCR301 (Anton Paar, Австрия) с посто-
янной скоростью сдвига 20 с–1. Скорость нагрева 
составляла 2°/мин.

Раствор Fe(III) готовили путем растворения 
взвешенной на аналитических весах точной 
навески FeCl3×6H2O в дистиллированной во-
де. Растворы LiCl готовили путем растворения 
взвешенной на аналитических весах навески 
соли в дистиллированной воде. Концентрацию 
LiCl в растворах уточняли аргентометрическим 
титрованием раствором AgNO3 с индикатором 
K2CrO4.

Эксперименты по экстракции проводили 
при температуре 25°C и атмосферном давлении 
~100 кПа. Экстракцию проводили путем сме-
шения HES с 0.01М водным раствором Fe(III) 
с различной концентрацией LiCl и HCl. Соот-
ношение объемов водной и органической фаз 
составили 1/1, если не указано иного. Для осу-
ществления контакта фаз пробирки помеща-
ли в шейкер (IKA Trayster digital, Германия) и 
перемешивали при 45 об/мин до достижения 
термодинамического равновесия. После пе-
ремешивания пробирки помещали в центри-
фугу SIA ELMI CM-6MT (Латвия), где при 
2500 об/мин в течение 5 мин эмульсию цен-
трифугировали до полного расслаивания фаз и 
после разделяли в делительных воронках. Кон-
центрацию ионов Fe(III) определяли спектро-
фотометрическим методом в видимой области 
(λ = 420 нм) с использованием в качестве ин-
дикатора сульфосалициловой кислоты отно-
сительно воды. Концентрацию ионов Fe(III) в 
органической фазе после экстракции рассчи-
тывали по материальному балансу.

Степень извлечения E(%) ионов Fe(III) рас-
считывали по формуле:
	 -

(%) = 100,исх водн

исх

×
n n

E
n

	
(1)

где nисх и nводн – количества ионов Fe(III) в исход-
ном и водном растворе после экстракции соот-
ветственно, моль.

Коэффициент распределения D ионов Fe(III) 
рассчитывали по формуле:
	 ( )

( )
[Fe III ]

  = 
[Fe III ]водн

HESD ,	 (2)

где [ ]Fe III( ) HES  и ( )[Fe III ]водн  – концентрация ио-

нов Fe(III) в фазе HES и водном растворе после 
экстракции соответственно.

Коэффициент синергизма HES R рассчиты-
вали по формуле:
	   =  ,

камф спирт

R
+
HESD

D D
	 (3)

где Dкамф и Dспирт – коэффициенты распределения 
ионов Fe(III) при экстракции отдельно камфо-
рой и спиртом (линалоол, гераниол), соответ-
ственно, DHES  – коэффициент распределения 
ионов Fe(III) при экстракции соответствующим 
HES.

Представленные данные являются результа-
том серии экспериментов и обработаны методами 
математической статистики.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Характеризация гидрофобных эвтектических 

растворителей. Были синтезированы и охаракте-
ризованы HES линалоол/камфора 1/1 и герани-
ол/камфора 1/1, структурные формулы компо-
нентов которых приведены на рис. 1.

Проведен сравнительный анализ ИК-спек-
тров индивидуальных компонентов и HES ли-
налоол/камфора и гераниол/камфора при соот-
ношении 1/1. В ИК-спектре камфоры (рис.  2) 
присутствуют характерные полосы поглоще-
ния, соответствующие валентным колебани-
ям группы C=O (1739 см–1). При этом на обоих 
спектрах HES наблюдался сдвиг данной группы 
(1741 см–1), что свидетельствует об ее участии 
в образовании HES. Кроме того, образование 
HES подтверждает сдвиг OH-группы линало

Рис. 1. Структурные формулы: а) линалоол, б) гера-
ниол, в) камфора.

         (а)	                   (б)	                       (в)
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ола и гераниола (3385 и 3317 см–1, соответствен-
но) (рис.  3), вызванное смещением электрон-
ной плотности в сторону предполагаемой связи 
между водородом гидроксильной группы спир-
та и кислородом в молекуле камфоры, относи-
тельно исходного линалоола и гераниола (3466 и 
3419 см–1, соответственно).

Изучены температурные зависимости основ-
ных физических свойств предложенных HES 
(рис. 4). Значения вязкости, плотности и пока-
зателя преломления HES были установлены в 
диапазоне от 15 до 60°С. Эти свойства играют 
важную роль в процессах массопереноса, влия-
ют на эмульгирование и легкость расслаивания 
фаз в процессе экстракции. С увеличением тем-
пературы перечисленные свойства исследуемых 

Рис. 4. Зависимость показателя преломления (а), плот-
ности (б) и вязкости (в) от температуры для HES: лина-
лоол/камфора 1/1 (1) и гераниол/камфора 1/1 (2).
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Рис. 3. ИК-спектры гераниола (1), линалоола (2), 
HES гераниол/камфора 1/1 (3) и HES линалоол/кам-
фора 1/1 (4).
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Рис. 2. ИК-спектры камфоры (1), HES линалоол/
камфора (2) и гераниол/камфора (3).
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Рис. 5. Зависимость степени извлечения ионов Fe(III) от времени контакта фаз; [HCl] = 3 и 4 моль/л для HES герани-
ол/камфора 1/1 и HES линалоол/камфора 1/1 соответственно.

HES уменьшаются, что коррелирует с литера-
турными данными [26]. По экспериментальным 
значениям плотности HES при 25°С рассчитаны 
молярные концентрации линалоола и гераниола 
в HES, которые составили 2.95 и 2.99 моль/л, со-
ответственно. Вязкость HES линалоол/камфора 
1/1 и HES гераниол/камфора 1/1 при темпера-
туре 25°С составляет 5.42 и 6.33 мПа·с соответ-
ственно, что является весьма низким значением 
и позволяет использовать данную экстракцион-
ную систему на промышленном экстракционном 
оборудовании. Плотность HES линалоол/кам-
фора 1/1 и HES гераниол/камфора 1/1 при тем-
пературе 25°С составляет 0.9045 и 0.9159 г/см3, 
что позволит фазам быстро расслаиваться после 
экстракции.

Влияние времени контакта фаз. Время до-
стижения термодинамического равновесия яв-
ляется важным параметром процесса экстрак-
ционного извлечения металлов с помощью 
эвтектических растворителей. Влияние време-
ни контакта фаз при экстракционном извлече-
нии Fe(III) из хлоридных растворов в системе 
с гидрофобными эвтектическими растворите-
лями гераниол/камфора и линалоол/камфора 
исследовали в диапазоне 1–6 мин. Результаты, 
представленные на рис. 5, показали, что дости-
жение термодинамического равновесия проис-
ходит за 1 минуту в случае HES линалоол/кам-
фора 1/1 и за 2 минуты в случае HES гераниол/
камфора, при дальнейшем увеличении време-
ни контакта фаз степень извлечения Fe(III) не 

изменяется. Полученный результат говорит о 
перспективности применения данных экстра-
гентов на экстракционном оборудовании ввиду 
малого необходимого времени контакта водной 
фазы и фазы экстрагента.

Влияние кислотности среды. Механизм извле-
чения ионов Fe(III) из солянокислых растворов 
с помощью спиртов описывается следующим 
уравнением [33]:
	 ROH HCl ROH H Cl

FeCl ROH FeCl

+ → ⋅( ) +
+ → ( )− + −
[ ] [ ]

4 2 4

,	 (4)

где ROH – гераниол/линалоол.
Согласно приведенному механизму, введе-

ние HCl будет способствовать экстракции ио-
нов Fe(III). Для изучения влияния кислотности 
среды была построена зависимость степени из-
влечения Fe(III) от содержания HCl в диапазоне 
концентраций от 0 до 8 моль/л при соотношении 
спирт/камфора 1/1 и 7/3. Полученные резуль-
таты (рис. 6) показывают, что при увеличении 
концентрации HCl происходит увеличение эф-
фективности экстракции Fe(III). Такое поведе-
ние можно объяснить тем, что при увеличении 
концентрации HCl происходит преимуществен-
ное образование комплексов [FeCl4]

– и иона ок-
сония (ROH⸱⸱⸱H)+, что способствует протеканию 
реакции по уравнению (4). Также видно, что ге-
раниол/камфора является более эффективным 
экстрагентом, чем линалоол/камфора при оди-
наковой концентрации HCl. Это можно объ-
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яснить тем, что линалоол является третичным 
спиртом, а гераниол – первичным, что наклады-
вает стерические трудности на процесс экстрак-
ции железа. Кроме того, такое различие в эффек-
тивности экстракции также, вероятно, связано с 
тем, что линалоол более эффективно экстраги-
рует HCl за счет более основной OH-группы по 
сравнению с гераниолом.

Наиболее эффективное извлечение ионов 
Fe(III) происходит при уменьшении количества 
гераниола (линалоола), то есть при соотноше-
нии спирт/камфора = 1/1, чем спирт/камфора = 
= 7/3. Данный феномен можно объяснить также 
тем, что спирт обладает экстракционной способ-
ностью по отношению к HCl, что приводит к сни-
жению концентрации HCl в водной фазе и, как 
следствие, ухудшению экстракции ионов Fe(III). 
При этом снижение эффективности экстракции 
при увеличении количества спирта наиболее за-
метно в случае линалоола, что также связано с бо-
лее основной OH-группой линалоола. Еще одной 
причиной повышения эффективности экстрак-
ции при добавлении камфоры является то, что 
камфора является кетоном и ее добавление, ве-
роятно, приводит к проявлению синергетических 
свойств смеси [34], так как происходит разруше-
ние самоассоциированного спирта и ассоцииро-
вание спирта и камфоры. Более подробно об этом 
будет сказано в следующем разделе.

Влияние соотношения компонентов в эвтек-
тическом растворителе. Для подтверждения те-
ории, описанной в предыдущем разделе, бы-
ла построена зависимость степени извлечения 
ионов Fe(III) от содержания спирта в диапазо-
не, где HES являются жидкостью при комнат-
ной температуре. Из полученных результатов 
(рис.  7) видно, что, действительно, при увели-

чении содержания гераниола (линалоола) про-
исходит снижение эффективности экстракции. 
Увеличение количества камфоры приводит к 
смене прочных водородных связей между мо-
лекулами спирта на более прочные водородные 
связи между спиртом и кетоном, что улучшает 
экстракционные свойства спирта, так как кис-
лород OH-группы спирта становится свобод-
ным для протонирования и присоединения 
комплекса железа согласно уравнению (4). Та-
ким образом, наиболее эффективным составом 
для экстракции ионов Fe(III) является спирт/
камфора = 1/1.

Говоря о влиянии камфоры на экстракцию 
ионов Fe(III) в HES, стоит учесть тот факт, что 
камфора также проявляет экстракционную спо-
собность по отношению к ионам Fe(III). Был 
проведен эксперимент по экстракции ионов 
Fe(III) камфорой, гераниолом и линалоолом, 
растворенными в толуоле, с концентрацией 
3 моль/л (соответствует концентрации в HES). 
Концентрация HCl составила 6 моль/л, объем-
ное соотношение водной и органической фаз со-
ставило 1/1. Полученные результаты приведены 
в табл. 2. Также в таблице приведены коэффици-
енты распределения для HES гераниол/камфо-
ра 1/1 и HES линалоол/камфора 1/1 при той же 
концентрации HCl.

Исходя из полученных данных был рассчи-
тан коэффициент синергизма для HES герани-
ол/камфора 1/1 и HES линалоол/камфора 1/1. 
Таким образом, можно сказать, что данные HES 
являются синергетическими смесями, в кото-
рых повышение эффективности экстракции 
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Рис. 7. Зависимость степени извлечения ионов Fe(III) 
от содержания спирта в HESs; [HCl] = 3 и 5 моль/л 
для HES гераниол/камфора 1/1 и HES линалоол/
камфора 1/1 соответственно.

Рис. 6. Зависимость степени извлечения ионов Fe(III) 
от концентрации HCl в водной фазе.
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Рис. 8. Зависимость степени извлечения ионов 
Fe(III) от концентрации LiCl в водной фазе; [HCl] = 2 
и 3 моль/л для HES гераниол/камфора 1/1 и HES ли-
налоол/камфора 1/1 соответственно.
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происходит за счет улучшения экстракционных 
свойств спирта посредством взаимодействия с 
камфорой.

Влияние высаливателя LiCl. Влияние степени 
извлечения ионов Fe(III) от концентрации LiCl 
было изучено в диапазоне 0–5 моль/л LiCl с по-
стоянной концентрацией HCl в водной фазе. Из 
рисунка 8 видно, что при увеличении концен-
трации LiCl эффективность экстракции ионов 
Fe(III) возрастает, при 4 моль/л LiCl достигается 
количественное извлечение ионов Fe(III) обо-
ими HES. Это объясняется тем, что LiCl также 
способствует образованию комплекса [FeCl4]

–, 
что, в свою очередь, улучшает извлечение железа 
в фазу экстрагента. Таким образом, введение Cl– 

в составе солей позволяет повысить экстракцию 
ионов Fe(III) и снизить необходимое количество 
соляной кислоты.

Влияние соотношения фаз. Важным показате-
лем эффективности и емкости экстрагента яв-
ляется зависимость от объемного соотношения 
водной и органической фаз. Для построения 
данной зависимости были выбраны значения 

VHES/Vвод = 0.2 – 2 при 3 и 5 моль/л HCl для HES 
гераниол/камфора 1/1 и HES линалоол/камфора 
1/1, соответственно (рис. 9). 

Исходя из полученных данных видно, что с 
увеличением объема органической фазы отно-
сительно водной эффективность экстракции 
возрастает, что связано с повышением избытка 
экстрагента относительно ионов металлов. Повы-
шение степени извлечения составило 27.4, 57.3% 
для HES гераниол/камфора 1/1 и HES линалоол/
камфора 1/1, соответственно, при увеличении 
объема экстрагента в 10 раз. Не столь значитель-
ное, как в случае с HES гераниол/камфора, по-
вышение экстракции в случае с HES линалоол/
камфора, вероятно, также объясняется тем, что 
при большем количестве линалоола происходит 
увеличение эффективности экстракции HCl, что 
препятствует процессу экстракции железа.

Реэкстракция. Возможность реэкстракции 
металла из фазы эвтектического растворителя 
в водную фазу и, соответственно, регенерация 
растворителя являются важным свойством для 
промышленного применения. В качестве ре-
экстрагента была использована дистиллирован-
ная вода, объемное соотношение водной фазы 
и органической фазы составило 1/1. Степень 
реэкстракции составила 99.2 и 99.9% для HES 
гераниол/камфора и HES линалоол/камфора, 
соответственно, за 1 ступень. Такая эффектив-
ность реэкстракции дистиллированной водой 
является несомненным преимуществом эвтек-
тических растворителей на основе спиртов перед 
теми же фосфорорганическими соединениями, 

Рис. 9. Зависимость степени извлечения ионов 
Fe(III) от соотношения водной и органической фаз; 
[HCl] = 3 и 5 моль/л для HES гераниол/камфора 1/1 и 
HES линалоол/камфора 1/1 соответственно.
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Таблица 2. Коэффициенты распределения и синергиз-
ма Fe(III)

Экстрагент D R
Камфора/толуол 1.00
Линалоол/толуол 0.06
Гераниол/толуол 1.65
Линалоол/камфора 1/1 18.07± 17.05
Гераниол/камфора 1/1 52.33± 19.75



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

354	 КОЖЕВНИКОВА и др.	

реэкстракция ионов Fe(III) из которых является 
довольно затруднительной.

Использование дистиллированной воды в каче-
стве реэкстрагента является преимуществом также 
и с экономической и экологической точек зрения.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В данной работе впервые синтезированы и 

охарактеризованы HES гераниол/камфора и 
HES линалоол/камфора. Было показано, что 
данные экстрагенты имеют довольно низкую 
плотность и вязкость, позволяющую применять 
их на промышленном экстракционном обо-
рудовании. Данные HES были применены для 
экстракции ионов Fe(III) из солянокислых рас-
творов. Установлено, что термодинамическое 
равновесие в данных системах достигается за 
1-2 мин. Показано, что с повышением концен-
трации HCl степень извлечения ионов Fe(III) 
возрастает, так как введение кислоты позволяет 
образовывать ионы оксония и анионные ком-
плексы железа. Кроме того, на экстракцию ио-
нов Fe(III) также положительно влияет добав-
ление LiCl, что позволяет снизить кислотность 
раствора без потери эффективности экстракции. 
Важным преимуществом является то, что добав-
ление камфоры повышает экстракционную спо-
собность спирта за счет образования водородных 
связей между спиртом и камфорой, что делает 
данные HES более эффективными по сравнению 
с чистыми спиртами. Также показано, что гера-
ниол является более эффективным для экстрак-
ции ионов Fe(III), чем линалоол за счет меньшей 
экстракционной способности по отношению к 
HCl и меньшими стерическими затруднениями. 
Важным преимуществом данных экстрагентов 
является то, что реэкстракция ионов Fe(III) осу-
ществляется дистиллированной водой с эффек-
тивностью более 99.2% за 1 ступень при соотно-
шении органической и водной фаз 1/1.

Исследование выполнено за счет гранта Рос-
сийского научного фонда № 23-79-10275, https://
rscf.ru/project/23-79-10275/.
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Работа посвящена исследованию процесса быстрого расширения сверхкритических растворов 
для получения нано- и микрочастиц. В теоретическом анализе процесса представлены механизмы 
формирования частиц, базирующиеся на таких процессах, как пересыщение раствора, зародыше-
образование, конденсация и коагуляция. Показано, что помимо давления и температуры на размер 
получаемых частиц оказывают влияние исходная концентрация микронизируемого вещества и 
конструкционные особенности установки. В экспериментальной части описана лабораторная уста-
новка для проведения процесса быстрого расширения сверхкритических растворов. Проведены 
эксперименты по микронизации фавипиравира при различных температурах и давлении. Средний 
размер исходных частиц составил 12.5 мкм, в результате микронизации размер полученных частиц 
находится в диапазоне от 0.45 до 1.07 мкм в зависимости от температуры и давления. Установлено, 
что одновременное повышение температуры и давления ведет к уменьшению размера частиц. По 
результатам рентгенофазового анализа было выявлено, что полученные частицы фавипиравира 
имеют аморфную структуру.

Ключевые слова: сверхкритическая микронизация, быстрое расширение сверхкритического раство-
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ВВЕДЕНИЕ

Процессы микронизации с использованием 
сверхкритических флюидных технологий вы-
зывают большой интерес в исследованиях, что 
связано в первую очередь с особыми свойствами 
сверхкритических флюидов (СКФ) [1]. За счет 
низкой вязкости, высокого коэффициента диф-
фузии СКФ обеспечивают высокий массопере-
нос в диффузионных процессах, обладают плот-
ностью, сравнительной с плотностью жидкости, 
и вместе с тем высокой растворяющей способ-
ностью [2, 3]. Кроме того, управляя основными 
параметрами процесса с использованием СКФ, 
такими как давление и температура, возможно 
получать частицы с заданными характеристика-
ми [4].

Наиболее распространенным СКФ является 
диоксид углерода, который переходит в сверх-
критическое состояние при относительно низ-
ких значениях давления (7.39 МПа) и темпе-

ратуры (304 К). Вместе с тем диоксид углерода 
негорюч, невзрывоопасен, нетоксичен, дешев 
[5, 6].

Растворяющая способность СКФ, в частности 
сверхкритического диоксида углерода (СК-СО2), 
лежит в основе процесса быстрого расширения 
сверхкритических растворов (RESS). В данном 
процессе микронизируемое вещество растворя-
ется в СК-СО2 при заданных значениях давле-
ния и температуры, и далее полученный раствор 
распыляется через форсунку при резком умень-
шении давления до атмосферного, что приводит 
к снижению плотности диоксида углерода и его 
растворяющей способности. При таких услови-
ях диоксид углерода переходит в газовую фазу, и 
происходит формирование нано- и микрочастиц 
растворенного вещества [7].

В современной литературе большинство ис-
следований процесса RESS посвящено микро-
низации активных фармацевтических субстан-
ций (АФС) и композиций на их основе [7–9]. 
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Это связано с тем, что многие АФС плохо рас-
творимы в воде, имеют низкую скорость раство-
рения, что приводит к пониженной биодоступ-
ности [10]. Эффективным решением проблемы 
низкой скорости растворения является умень-
шение размера частиц АФС до микро- и нано-
размеров [11].

К преимуществам процесса RESS перед дру-
гими методами микронизации можно отнести 
возможность получения частиц заданного разме-
ра с узким распределением [12]. Процесс RESS 
из-за низких значений критической температу-
ры СК-СО2 позволяет проводить микронизацию 
с термолабильными веществами и ограничить 
использование токсичных органических раство-
рителей.

Несмотря на перспективность применения 
процесса RESS, выделяется ряд недостатков: 
ограниченное число веществ, которые раство-
ряются в СК-СО2, склонность получаемых ча-
стиц к агломерации. Однако данные недостат-
ки могут быть преодолены с использованием 
сорастворителей, которые способны повышать 
растворимость в несколько раз, для предотвра-
щения агломерации необходимо стабилизи-
ровать частицы в воде или другой жидкости с 
добавлением поверхностно-активных веществ 
и с помощью дополнительной обработки уль-
тразвуком [13, 14]. При реализации процес-
са RESS необходимо учитывать, что во время 
резкого перепада давления при прохождении 
раствора через форсунку (эффект адиабатиче-
ского дросселирования, Джоуля–Томпсона) 
происходит значительное снижение темпера-
туры, из-за чего необходимо обеспечивать на-
грев дросселя [15].

Целью представленной работы является ис-
следование микронизации фавипиравира с помо-
щью процесса быстрого расширения сверхкри-
тического раствора. В рамках поставленной цели 
была разработана установка для проведения дан-
ного процесса. Разработанная установка включа-
ет камеру расширения для эффективного сбора 
частиц и систему нагрева форсунки. В качестве 
микронизируемого вещества был выбран фави-
пиравир (6-фторо-3-гидроксипиразин-2-карбо

ксамид) – лекарственное средство, которое от-
носится к классу аналогов нуклеозидов. Обладает 
широким спектром активности против РНК-со-
держащих вирусов, включая вирусы гриппа A и 
B. В России фавипиравир включен в список жиз-
ненно необходимых и важнейших лекарственных 
препаратов Минздрава России. Микронизация 
фавипиравира является актуальной в связи с его 
плохой растворимостью в воде в соответствии с 
Фармакопейной статьей [16].

Для более глубокого понимания влияния 
различных параметров процесса (температуры, 
давления, концентрации микронизируемого ве-
щества, размера сопла форсунки) на характери-
стики получаемых частиц (диаметр, морфоло-
гию, распределение по размерам) необходимо 
проведение теоретических исследований меха-
низмов образования и роста частиц в ходе бы-
строго расширения.

ТЕОРЕТИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ
Процесс быстрого расширения сверхкритиче-

ского раствора состоит из нескольких последова-
тельных стадий, на каждой из которых давление 
и температура различны (рис. 1). Растворение 
микронизируемого вещества при заданных пара-
метрах (Траст, Рраст) в сверхкритическом диоксиде 
углерода, далее прохождение раствора через соп-
ло форсунки с обязательным подогревом (Tфорс, 
Pфорс) и распыление раствора в камере расшире-
ния (Tрасш, Ррасш) [17, 18].

После прохождения раствора через сопло 
форсунки при значительном уменьшении давле-
ния снижается плотность и вместе с ней раство-
ряющая способность диоксида углерода. Умень-
шение плотности приводит к пересыщению 
раствора и высоким скоростям зародышеобразо-
вания. После образования зародышей формиро-
вание частиц происходит в результате коагуля-
ции, то есть роста за счет столкновения частиц, 
и конденсации – осаждения молекул на поверх-
ность частиц.

Степень пересыщения зависит от равновес-
ной мольной доли растворенного вещества при 
соответствующих температуре и давлении во 

CO2

Камера
растворения

Камера
расширения

Форсунка
с подогревом

Tраст, Рраст Tфорс, Рфорс 
Tрасш, Ррасш

Рис. 1. Принципиальная схема процесса быстрого расширения сверхкритических растворов.
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время распыления. Из теории зародышеобразо-
вания следует, что частицы меньшего размера 
образуются при более высокой степени пересы-
щения и более высокой скорости образования 
зародышей.

Скорость зародышеобразования J, то есть ко-
личество зародышей, образующихся в единицу 
времени, в единице объема определяется исходя 
из уравнений (1)–(4) [18]:
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где Θ – коэффициент неизотермичности (ра-
вен 1 в случае разбавленных растворов); αС – ко-
эффициент конденсации (0,1); v2,S – молярный 
объем чистого твердого вещества, м3/моль; ρ – 
плотность раствора, кг/м3; NA – число Авогадро, 
σ – межфазное натяжение растворенного веще-
ства, мН/м; S – значение пересыщения; b1, b2 – 
константы, характерные для определенного ве-
щества, Н/м; Н/м∙K соответственно.

Предэкспоненциальный множитель K прямо 
пропорционален квадрату равновесной моль-
ной доли растворенного вещества y2. Параметр 
Ω зависит от свойств чистого растворенного 
вещества, а на отношение 1/(lnS)2 влияет y2 и, 
следовательно, взаимодействие растворенно-
го вещества с растворителем. В случае высокого 
пересыщения на скорость зародышеобразова-
ния влияет предэкспоненциальный множитель 
K, поскольку значение под экспонентой будет 
близко к единице.

Параметр степени пересыщения является 
движущей силой образования зародышей в про-
цессе RESS. Степень пересыщения связана с 
разницей между соответствующими химически-
ми потенциалами флюида и твердой фазы [урав-
нение (5)] [18, 19]:
	

ln ,S
kT

=
−µ µ1, флюид 2, тв 	 (5) 

где S – степень пересыщения; µ1, флюид  – хими-

ческий потенциал флюида; µ2, тв  – химический 

потенциал растворенного вещества; k – посто-

янная Больцмана, Дж/К; Т – абсолютная темпе-
ратура, К.

Степень пересыщения представляет собой 
функцию давления, температуры, коэффициен-
та фугитивности и равновесной мольной доли 
растворенного вещества [19]. Было определено, 
что степень пересыщения растворенного веще-
ства в неидеальной смеси определяется в соот-
ветствии с уравнением (6) [20]:

S
y T P y T P

y T P
=

( ) × ( )
( ) ×

2,раст раст раст 2,раст раст раст, , ,

,

� �
�

ϕ2

2 ϕϕ2 2y T P, ,
,

�( )
	
(6)

 

где
 
y T P2, ,раст раст раст� �( )  

– мольная доля растворен-

ного вещества; y T P2 , �( )  – равновесная мольная 

доля растворенного вещества;
ϕ2 y T P2,раст раст раст, , �( )  – коэффициент фугитив-

ности растворенного вещества в реальной смеси; 
ϕ2 2y T P, , �( )  – коэффициент фугитивности рас-
творенного вещества в идеальной смеси.

При S = 1 соответствующая система находит-
ся в состоянии термодинамического равновесия. 
Гомогенное зародышеобразование чистого ве-
щества или фазовые переходы могут происхо-
дить только в том случае, если ненасыщенный 
раствор (S < 1) при быстром расширении, минуя 
состояние насыщения (состояние равновесия 
растворенного вещества – СКФ), переходит в 
пересыщенный раствор (S > 1).

Переменные y2 и φ2 могут быть рассчитаны 
с помощью кубического уравнения состояния 
Пенга–Робинсона, представленного через ко-
эффициент сжимаемости газа [21, 22].

Растворимость твердого вещества в СКФ яв-
ляется одним из основных параметров при по-
лучении частиц методом RESS. Полная модель 
процесса RESS требует учета растворимости 
вещества в СКФ, которая позволяет рассчитать 
степень пересыщения и скорость зародыше-
образования. По уравнению (7) рассчитывается 
растворимость микронизируемого вещества в 
сверхкритическом флюиде при заданных значе-
ниях температуры и давления при условии, что 
растворимость флюида в твердом веществе пре-
небрежимо мала:
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где P Т2,суб ( )  – давление сублимации твердого 
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тела при температуре Т; ϕ2,суб субТ P, ,2 �( )  – коэф-
фициент фугитивности при давлении сублима-
ции; ϕ2 2y T P, , �( )  – коэффициент фугитивности 
для твердого вещества в среде СКФ; v2,S – моляр-
ный объем твердого вещества, м3/моль.

Для нахождения коэффициента фугитивно-
сти растворенного вещества уравнение Пенга–
Робинсона в виде кубического преобразуется в 
систему уравнений, более подробно представ-
ленных в работе [21, 22].

В работе [19] были получены графики распре-
деления степени пересыщения и скорости обра-
зования зародышей по длине форсунки и камеры 
расширения. Максимальные значения степени 
пересыщения достигаются после прохождения 
раствора через форсунку. В камере расширения, 
где температура, давление и, соответственно, 
плотность резко уменьшаются, растворимость 
твердого вещества в СКФ снижается, а степень 
пересыщения возрастает. Для образования заро-
дышей требуется высокое значение степени пе-
ресыщения и соответствует максимальной сте-
пени пересыщения.

Образование частиц по механизму конден-
сации соответствует уравнению (8), подробно 
представленному в работе [23]:

       
F g gv D N N g

Kn

Kn Kn

s eq( ) = ( ) − ( )( )
+

+ +






48

1

1 1 71 1 333

2
2

2
2

2

1
3π

. .
Λ,,

            

(8)

где g – количество молекул в частице; N eq
2 (g) – 

равновесная концентрация на поверхности сфе-
рической g размерной частицы; Λ – параметр 
функции конденсации, характеризующий кон-
денсацию молекулярных кластеров осаждаемого 
вещества на частицах.

Для расчета механизма коагуляции (уравне-
ния 9–10) необходимо учесть, что две частицы 
сталкиваются с более крупной частицей, а также 
частоту столкновений этих частиц:
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Функция частоты столкновений в соответствии 
с работой [24] определяется по уравнению (11):
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( ) = +1 5λ  – поправочный 

коэффициент Каннингема; B5 = 1.257.

Совокупность уравнений зародышеобразова-
ния, конденсации и коагуляции позволяет опре-
делить изменение концентрации частиц во вре-
мени и, используя численные методы, получить 
распределения частиц по размерам при соответ-
ствующем давлении и температуре [19, 25, 26]. 
При уменьшении расстояния распыления в ка-
мере расширения образуются частицы меньшего 
размера [18, 19, 27].

Таким образом, размер получаемых частиц 
зависит от параметров процесса, таких как дав-
ление, температура, диаметр сопла форсунки. 
Основываясь на расчетных данных процесса 
RESS из различных научных источников, мож-
но сделать вывод о том, что на распределение 
частиц по размерам и их морфологию в большей 
степени оказывают влияние давление, темпе-
ратура растворения. Повышение давления спо-
собствует увеличению плотности СК-СО2, тем 
самым улучшая его растворяющую способность 
и, следовательно, концентрацию вещества в СК-
СО2, что приводит к более высокой степени пе-
ресыщения и скорости зародышеобразования в 
ходе расширения. При совместном увеличении 
давления и температуры происходит образова-
ние более мелких частиц.

При исследовании процесса быстрого расши-
рения сверхкритических растворов проведение 
расчетов с использованием математических мо-
делей необходимо для понимания фазового по-
ведения системы на каждой из основных стадий. 
Расчеты позволяют определить влияние ключе-
вых параметров процесса на растворимость ве-
щества в СК-СО2, степень пересыщения, заро-
дышеобразования, конденсации и коагуляции. 
В  свою очередь, совокупность этих процессов 
влияет на конечные свойства получаемых ча-
стиц: размер, форму, распределение частиц по 
размерам, агломерацию.

В литературе нет данных по микронизации 
фавипиравира с помощью процесса RESS, одна-
ко в работе [28] сообщается о результатах иссле-
дования зависимости растворимости фавипира-
вира в сверхкритическом диоксиде углерода от 
давления и температуры.

Исходя из данных растворимости фавипира-
вира в СК-СО2, были выбраны температуры и 
давления процесса, представленные в табл. 1.

В данной работе давление варьировалось от 
15 до 21 МПа. Ограничение давления в 21 МПа 
связано с конструкционными особенностями 
аппарата высокого давления. Для исследования 
влияния параметров процесса на размер получа-
емых частиц был выбран диапазон температур от 
318 до 338 К.
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При постоянной температуре и увеличении 
давления происходит прямое увеличение плотно-
сти СК-СО2 и растворимости в нем фавипирави-
ра. При постоянном давлении, равном 15 МПа, 
увеличение температуры приводит к уменьше-
нию плотности и, следовательно, растворимо-
сти фавипиравира [28]. Однако в литературных 
источниках подтверждается существование точ-
ки перехода, соответствующей определенному 
давлению и температуре, выше которой с ростом 
температуры растворимость вещества в СК-СО2 
увеличивается [29, 30]. Доминирующее влияние 
на такое изменение растворимости оказывает 
давление насыщенных паров растворенного ве-
щества, которое возрастает с увеличением тем-
пературы, в результате чего повышается концен-
трация растворенного вещества в СК-СО2. Для 
фавипиравира такая точка находится в интервале 
от 18 до 21 МПа, выше которой, несмотря на сни-
жение плотности, с ростом температуры происхо-
дит увеличение растворимости фавипиравира.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Была разработана лабораторная установка 

для проведения процесса быстрого расширения 
сверхкритических растворов. Для устранения 
замерзания форсунки вследствие эффекта Джо-
уля–Томпсона была разработана конструкция, 
обеспечивающая нагрев и контроль температуры 
непосредственно вблизи форсунки. Конструк-
ция предусматривает 4 отверстия для патронных 
нагревателей, резьбовое отверстие для форсунки 
и дополнительное – для термопары.

Камера расширения обеспечивает сбор ча-
стиц на фильтре, который установлен в нижней 
части камеры. Для распыления использовалась 
форсунка фирмы Schlick Modell 553 S с факелом 
распыла “полный конус”, углом распыления 30° 
и диаметром сопла 300 мкм. В справочных дан-
ных представлена информация о том, что на рас-

стоянии 15 см от форсунки факел распыла имеет 
ширину 8 см.

Исходя из этих данных была выбрана камера 
с высотой 15 см и внутренним диаметром 10 сан-
тиметров. В качестве корпуса использован смо-
тровой диоптр объемом 500 мл, с прозрачной 

Таблица 1. Параметры проведения микронизации фавипиравира

№ Т, К Р, МПа ρ(СО2), кг/м3 Растворимость (y10–4), моль/моль
1

318
15 743,17 0,80

2 18 790,18 1,30
3 21 823,70 2,72
4

328
15 654,94 0,60

5 18 724,13 1,39
6 21 768,74 3,21
7

338
15 555,23 0,37

8 18 651,18 1,32
9 21 709,69 3,92

Рис. 2. Внешний вид камеры расширения.
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стеклянной стенкой, которая обеспечивает воз-
можность наблюдения за процессом распыле-
ния. Верхняя крышка соединена с камерой рас-
ширения кламповым соединением.

Внешний вид камеры расширения представ-
лен на рис. 2.

В камере расширения частицы оседают в 
нижней части на фильтре из стекловолокна с ди-
аметром пор 0.2 мкм. Выход газообразного СО2 
осуществляется в нижней части камеры через 

перфорированную крышку, которая была напе-
чатана на 3D-принтере (Wanhao duplicator 6, Ки-
тай). В качестве материала был использован по-
лилактид.

В работе была разработана электрическая си-
стема нагревания для предотвращения замерза-
ния форсунки в ходе расширения (рис. 3).

В нагревательной системе установлена тер-
мопара, управляющее воздействие производит 
терморегулятор, который проводит сравнение 
полученного значения температуры с заданным 
на уставке. В случае различия значений термо-
регулятор подает регулирующее воздействие на 
твердотельное реле, от которого оно поступает 
на патронные нагреватели.

Принципиальная схема установки для прове-
дения процесса RESS представлена на рис. 4.

Микронизируемое вещество предварительно 
загружается в аппарат высокого давления (11). 
Из баллона (1) при открытии шарового венти-
ля диоксид углерода через фильтр (3) попадает в 
конденсатор (4), а затем на пневматический на-
сос высокого давления (6), работающий с помо-
щью сжатого воздуха, поступающего из компрес-
сора на насос, проходя через фильтр и редуктор. 
Давление на линии поступления сжатого воздуха 
к насосу показывает манометр на редукторе. От-
ношение давления на редукторе к давлению на 
линии нагнетания – 1 : 40.

От насоса диоксид углерода поступает в на-
гревательный теплообменник (8), в котором 
происходит его переход в сверхкритическое со-
стояние.

1

2

3

4 5

Рис. 3. Камера расширения с встроенной нагрева-
тельной системой: 1 – крышка с конструкцией для 
размещения патронных нагревателей, термопары и 
форсунки; 2 – патронные нагреватели; 3 – термопара; 
4 – твердотельное реле; 5 – терморегулятор.

Рис. 4. Схема установки для проведения процесса RESS: 1 – баллон с диоксидом углерода; 2, 9 – фильтр; 3, 5, 7, 12 – 
шаровый вентиль; 4 – конденсатор; 6 – насос высокого давления; 8 – нагревательный теплообменник; 10 – игольча-
тый вентиль; 11 – аппарат высокого давления с нагревательной рубашкой; 13 –магнитная мешалка; 14 – камера рас-
ширения; 15 – распылительная форсунка с обогревом; 16 – терморегулятор; 17 – твердотельное реле; 18 – патронные 
нагреватели; 19 – фильтр; 20 – программируемый логический контроллер; 21 – персональный компьютер.
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Далее СК-СО2 поступает в аппарат высокого 
давления (11), объем которого 60 мл, и нагрева-
ется с помощью нагревательной рубашки. В ап-
парате высокого давления происходит раство-
рение вещества. Для интенсификации процесса 
растворения установлена магнитная мешалка. 
Давление в камере растворения регистрирует-
ся манометром PI 2. Температура регулирует-
ся за счет нагревательной системы, состоящей 
из термопары, встроенной в аппарат высокого 
давления и подключенной к регулятору (TIC 3), 
который подает регулирующее воздействие на 
нагревательную рубашку, плотно контактирую-
щую с аппаратом высокого давления.

Из емкости высокого давления при откры-
тии игольчатого вентиля (12) через форсунку 
(15) сверхкритический диоксид углерода с рас-
творенным веществом поступает в камеру рас-
ширения (14). Микронизированные частицы 
вещества собираются на фильтре, а диоксид 
углерода в виде газа выводится в атмосферу че-
рез нижнюю перфорированную крышку каме-
ры расширения.

Первым этапом микронизации с помощью 
процесса RESS является загрузка фавипиравира в 
аппарат высокого давления. Далее в аппарат по-
дается диоксид углерода и достигаются необходи-
мые параметры: давление 15–21 МПа и темпера-
тура 318–338 К.

Следующий этап процесса – растворение фа-
випиравира в СК-СО2 в течение 40 мин. Магнит-
ная мешалка используется для интенсификации 
процесса растворения.

Распыление раствора диоксида углерода и фа-
випиравира проводилось в импульсном режиме, 
что связано с конструкционными особенностя-
ми установки. Всего было произведено 10 им-
пульсов с интервалом 5 мин, продолжительность 
каждого импульса составляла 5 сек. Полученные 
частицы осаждались на фильтре в нижней части 
камеры расширения.

Морфологию полученных образцов иссле-
довали с помощью сканирующего электрон-
ного микроскопа (СЭМ) JSM-6510LV (JEOL, 
Япония) в ЦКП РХТУ им. Д.И. Менделеева. 
Анализируемые образцы фиксировали на алю-
миниевый держатель образцов с помощью то-
копроводящего углеродного скотча. Затем об-
разцы покрывали слоем платины толщиной 
около 5 нм на установке JFC-1 600 (JEOL, Япо-
ния). Микрофотографии образцов получали 
при детектировании вторичных электронов, 
ускоряющем напряжении – 20 кВ, фокусном 
расстоянии – 10 мм в диапазоне увеличений от 
5000 до 100 000.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
По результатам эксперимента были прове-

дены аналитические исследования для оценки 
формы и размера исходных частиц фавипирави-

Рис. 5. СЭМ-изображения частиц фавипиравира: а – 
до микронизации; полученных в ходе процесса RESS 
при б – 328 К и 21 МПа; в – 338 К и 21 МПа.

(а)

(б)

(в)
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ра и частиц после процесса RESS с использова-
нием СЭМ (рис. 5), получены графики распреде-
ления частиц по размерам.

Фавипиравир до микронизации представлен 
в виде крупных частиц неоднородной формы 
(рис. 5а). Частицы фавипиравира, микронизи-
рованные с помощью RESS, представлены в ви-
де агломератов, однако размер отдельных частиц 
составляет менее 1 мкм (рис. 5б, в).

При параметрах 318 и 328 К, 15 МПа выход 
частиц после процесса RESS был наименьшим, 
что связано с низкой растворимостью фавипира-
вира в СК-СО2 (менее 1·10–4 моль/моль), поэто-
му для частиц, полученных при этих параметрах, 
результаты не представлены.

C помощью программы ImageJ были обра-
ботаны СЭМ-изображения и построены диф-
ференциальные графики распределения частиц 
микронизированного фавипиравира по разме-
рам в программной среде Origin Pro. Были про-
ведены три серии экспериментов при 318, 328, 
338 К и 18, 21 МПа; 338 К и 15 МПа, и постро-
ены графики распределения частиц по размерам 
по средним значениям (рис. 6).

На основании полученных данных можно 
сделать вывод, что размер частиц зависит как от 
давления, так и температуры. При увеличении 
давления увеличивается растворимость фави-
пиравира в СК-СО2 и, следовательно, увеличи-
вается степень перенасыщения, что приводит к 
уменьшению размера частиц в ходе распыления. 
Так, средний размер частиц до микронизации 
составил 12.5 мкм, после процесса RESS при по-
стоянной температуре 318 К и увеличении дав-
ления с 18 до 20 МПа размер полученных частиц 
уменьшился с 0.89 до 0.6 мкм, при постоянной 
температуре 328 К и увеличении давления с 18 
до 21 МПа – 0.85 и 0.55 мкм соответственно, при 
постоянной температуре 338 К и давлениях 15, 
18, 21 МПа средний размер частиц составил 1.07, 
0.8, 0.45 мкм.

Для определения фазового состава частиц был 
проведен рентгенофазовый анализ на дифрак-
тометре (BTX Olympus, Япония) для исходных 
и микронизированных частиц фавипиравира. 
Результаты показаны для частиц с наимень-
шим размером, полученных при 338 К и 21 МПа 
(рис.  7), так как при других параметрах интен-
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Рис. 6. Графики распределения частиц по размерам: (а) исходного фавипиравира; (б) микронизированного при 318 К 
и 15; 18 МПа; (в) при 328 К и 15; 18 МПа; (г) – 338 К и 15; 18; 21 МПа.
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сивность и характер спектров изменялись незна-
чительно.

Наличие острых пиков, имеющих высо-
кое значение интенсивности, свидетельствует 
о кристаллической структуре исходного фави-
пиравира. Установлено, что интенсивность пи-
ков уменьшилась с 12 841 для исходных частиц 
(рис. 7а) до 448 для частиц, микронизированных 
с помощью RESS (рис.  7б), что говорит о том, 
что полученные частицы представлены преиму-
щественно в аморфной форме.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В настоящей работе представлены теорети-

ческие основы процесса получения частиц с 
помощью быстрого расширения сверхкритиче-
ских растворов. Показано, что конечный размер 
частиц зависит от параметров процесса, таких 
как давление и температура, изменение которых 
оказывает влияние на растворимость вещества 
в СК-СО2. При этом по отдельности влияние 
температуры и давления на плотность СК-СО2 и 
растворимость вещества в нем имеет обратный 
характер. С увеличением давления увеличивает-
ся плотность СК-СО2 и растворимость вещества 
в нем. Ниже давления, соответствующего точке 
перехода, с увеличением температуры умень-
шается плотность и растворимость вещества в 
СК-СО2. Выше данного давления с увеличением 
температуры плотность уменьшается, но рас-
творимость вещества в СК-СО2 увеличивается 
из-за влияния давления насыщенного пара ве-
щества. Увеличение растворимости приводит к 
повышению концентрации вещества в СК-СО2, 
увеличению степени пересыщения и росту ско-
рости зародышеобразования, в результате чего 
формируются частицы меньшего размера.

Представлена разработанная установка, ко-
торая состоит из камеры растворения, камеры 
расширения для эффективного сбора частиц, 
системы нагрева форсунки, позволяющей ни-
велировать эффект адиабатического дроссе-
лирования. С помощью данной установки был 
проведен процесс быстрого расширения сверх-
критических растворов для микронизации фа-
випиравира при следующих параметрах: темпе-
ратура на стадии растворения – 318, 328, 338 К, 
давление – 15, 18, 21 МПа.

Представленные теоретические зависимости 
размера частиц от давления, температуры про-
цесса и растворимости вещества в СК-СО2 под-
тверждаются результатами экспериментальных 
исследований. Установлено, что при темпера-
туре 318 К увеличение давления с 18 до 21 МПа 
приводит к увеличению растворимости и степе-
ни пересыщения и уменьшению среднего раз-
мера частиц с 0.89 до 0.6 мкм; при температуре 
328 К и увеличении давления с 18 до 21 МПа – 
с 0.85 до 0.55 мкм, при постоянной температуре 
338 К и давлениях 15, 18, 21 МПа средний размер 
частиц составил 1.07, 0.8, 0.45 мкм.

Частицы после RESS имеют преимуществен-
но аморфную форму, о чем свидетельствует на-
личие аморфного плато на дифрактограмме.

Работа выполнена в рамках государственного 
задания (проект FSSM-2022-0004).

ОБОЗНАЧЕНИЯ
СКФ 	 сверхкритический флюид
СК-СО2 	 сверхкритический диоксид углерода
RESS 	 быстрое расширение сверхкритического 

раствора
АФС 	 активная фармацевтическая субстанция
СЭМ 	 сканирующий электронный микроскоп
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Рис. 7. Спектры исходных (а) и микронизированных с помощью RESS (б) частиц фавипиравира.
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Траст 	 температура растворения микронизируе-
мого вещества в сверхкритическом диок-
сиде углерода, К

Pраст 	 давление растворения микронизируемого 
вещества в сверхкритическом диоксиде 
углерода, МПа

Тфорс 	 температура форсунки, К
Рфорс 	 давление форсунки, МПа
Трасш 	 температура при расширении, К
Ррасш 	 давление при расширении, МПа
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Численно исследуются процессы тепло- и массопереноса в прямоточном реакторе при синтезе ми-
кронных частиц магний-цинкового феррита (МЦФ). Предлагается новая постановка задачи син-
теза МЦФ методом горения углерода, учитывающая переменность проницаемости и пористости 
смеси частиц реагентов и продукта. Сопоставлены результаты расчетов с применением уравнений 
Навье–Стокса с распределенным сопротивлением движению газа в порах (модель НС) и уравнений 
Дарси–Бринкмана (модель ДБ) при одинаковых начальных параметрах. Обсуждаются отличия рас-
четов указанных моделей при малой и большой проницаемости смеси микронных частиц реаген-
тов. Отмечены режимы, для которых обе модели дают близкие результаты, и режимы значительного 
отличия в скорости горения и синтеза, обусловленные конвективным механизмом передачи тепла и 
количества движения в случае переменной пористости. Показано, что более интенсивный перенос 
тепла в модели НС ускоряет рост удельного объема твердой фазы за счет теплового расширения. 
Результаты расчетов указывают на важность нестационарных процессов переноса количества дви-
жения газа в порах проточного реактора и подтверждают преимущества модели НС в изучении син-
теза микронных частиц сложных оксидов методом горения углерода. Исследования проведены для 
быстро протекающих процессов и ограничены отрезком времени синтеза, который лимитируется 
начальными концентрациями реагентов.

Ключевые слова: фильтрация, модели Навье–Стокса, Дарси–Бринкмана, синтез горением углерода, 
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DOI: 10.31857/S0040357124030117 EDN: BVQKJU 

ВВЕДЕНИЕ

Потоки тепла, вещества реагентов и продук-
тов через пористую среду в реакторах синтеза 
методом горения быстро меняются со временем, 
существенно зависят от структуры пористой сре-
ды и особенностей межфазного взаимодействия. 
Отсутствие информации о микроскопической 
конфигурации фаз делает необходимым исполь-
зование процедур усреднения по пространству 
и времени. В работах [1–5] предложены модели 
усреднения на основе взаимопроникающих кон-
тинуумов для многофазных сред.

Аналогичный подход усреднения филь-
трационных перемещений газа рассмотрен в 
[6–10], где приводятся библиография моделей 
фильтрации в различных реакторах. В макро-
моделях усреднения утраченная детальная ин-
формация о микромасштабах, таких как конфи-
гурация межфазных границ, обмен веществом, 
количеством движения и энергией между теку-

щим газом либо жидкостью и твердой фазой и 
т.п., присутствует в виде коэффициентов тепло- 
и массопереноса.

Проницаемость и пористость зоны синтеза 
частиц твердой фазы зависят от нестационарно-
го, быстро протекающего процесса превращения 
реагентов газовой и твердой фаз. Размеры пор, 
как правило, неравномерно распределены в ре-
акторе.

В теоретических исследованиях химических 
реакторов применяются стационарные модели 
фильтрации Дарси, Форхгеймера, Бринкмана. 
Корректировка закона Дарси при достаточно 
больших скоростях фильтрации, а также в мо-
делях двучленной фильтрации Форхгеймера из-
лагается в [6–10] добавлением к проницаемости 
различных нелинейных слагаемых порового со-
противления. Прямое моделирование процессов 
в пористых средах, не использующее усреднение 
микропроцессов, развивалось в работах [11–14].
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Синтез горением СВС (самораспространяю-
щийся высокотемпературный синтез), откры-
тый в 1967 г. А.Г. Мержановым, В.М. Шкиро и 
И.П. Боровинской [15], интенсивно развивается 
и в настоящее время [16] для получения широко-
го спектра новых материалов, включая порошки, 
продукты из керамики, композиты и др. Теоре-
тические исследования СВС в случае газовой и 
твердой фаз основаны на применении модели 
Дарси [8, 9]. В теории гетерогенного горения 
предложена модель квази-изобарического при-
ближения [17], в которой не требуется задавать 
начальное поле скоростей.

Характерной особенностью синтеза СВС яв-
ляется самоподдерживающееся распростране-
ние экзотермической химической реакции через 
гетерогенную среду с последующим синтезом 
целевых конденсированных продуктов. Само-
распространяющийся режим гетерогенного го-
рения имеет место и в методе синтеза оксидов 
при горении углерода (CCSO) [18, 19]. Фильтра-
ционное горение (ФГ) гетерогенных сред экспе-
риментально и теоретически изучено в [20, 21], 
где можно найти обширную библиографию. Бы-
ли получены фундаментальные результаты по 
устойчивости ФГ, изучены пространственные 
структуры, формирующиеся при ФГ пористых 
сред. Большая часть теоретических публикаций 
по ФГ на сегодняшний день основана на филь-
трации по закону Дарси.

Модели CCSO развивались в [22–26]. Изу-
чались особенности синтеза микронных частиц 
при различных величинах параметров подобия 
для однотемпературной и двухтемпературной 
моделей [22, 26], исследовались процессы те-
пловой и массовой дисперсии [23] конденсиро-
ванной фазы на основе уравнений, полученных 
методом усреднения по элементарному объему. 
Различные модели тепловой дисперсии изложе-
ны в работах [1–4]. Причиной концентрацион-
ной и тепловой дисперсии являются флуктуации 
массового и теплового потока, тогда как диффу-
зия массы и тепла вызвана случайным молеку-
лярным движением.

Проницаемость и пористость зоны синтеза 
частиц твердой фазы зависят от нестационарно-
го, быстро протекающего процесса превраще-
ния реагентов газовой и твердой фаз. Размеры 
пор, как правило, неравномерно распределены 
в реакторе. Процессы уплотнения конденсиро-
ванной фазы исследовались в [25] для много-
температурной модели реактора искрового плаз-
менного синтеза.

Синтез порошков ферритов для модели сколь-
жения газа, скачков температуры и концентра-

ций компонент газовой фазы на поверхности 
пор в случае субмикронных частиц рассмотрен 
в [22] на основе расчетов и экспериментальных 
измерений.

Классический закон фильтрации Дарси спра-
ведлив для малой скорости движения газовой 
фазы относительно пористой твердой фазы. 
В  работах [7–10] обсуждаются различные при-
ближения при решении уравнения движения 
газа в порах при малых числах Рейнольдса, вы-
численных по размеру диаметра пор. Рассматри-
вается модель эффективной динамической вяз-
кости Брикмана, согласно которой эффективная 
вязкость отличается от сдвиговой динамической 
вязкости газа. Обсуждаются обобщения модели 
Дарси на случай больших чисел Рейнольдса вве-
дением нелинейных зависимостей порового со-
противления от скорости фильтрации (двучлен-
ный закон фильтрации Форхгеймера) [9].

Обобщенная модель Дарси с учетом эффек-
тивной вязкости Брикмана основана на: 1) ста-
ционарном уравнении движения газа и 2) на 
пренебрежении конвективным переносом коли-
чества движения. Эти два фактора необходимо 
учитывать при моделировании CCSO по следую
щим причинам:
1.  �Характерная продолжительность синтеза ма-

ла, лимитируется составом реагентов, разме-
ром реактора [22, 23], и поэтому необходимо 
оценить правомерность квазистационарного 
приближения.

2.  �Скорость движения газа резко изменяется в 
зоне теплового фронта, и поэтому конвектив-
ным переносом количества движения газа, 
вообще говоря, нельзя пренебречь.

3.  �Расчеты CCSO для микронных и субмикрон-
ных частиц удовлетворительно согласуются с 
экспериментом [22].
В данной работе анализируются процессы 

фильтрации, в которых существенную роль игра-
ют нестационарность быстропротекающего син-
теза твердых частиц ферритов и конвективный 
перенос количества движения в газовой фазы 
при малых числах Рейнольдса. Рассмотрен само-
распространяющийся процесс синтеза методом 
горения. Изучается синтез частиц порядка ми-
крона в случаях, когда расстояние между части-
цами зависит от переменной пористости. Далее 
рассматривается стационарная модель Дарси–
Бринкмана (ДБ) и нестационарная модель На-
вье–Стокса (НС) с распределенным сопротив-
лением в порах. Оценивается различие расчетов 
фильтрационных моделей ДБ и НС при измене-
нии пористости под влиянием концентрацион-
ного и теплового расширения газовой и твердой 
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фазы. Анализируется область параметров филь-
трационных процессов CCSO, в которой нельзя 
пренебречь конвективным переносом количе-
ства движения и нестационарностью движения 
газа.

Основной задачей данной работы является 
обобщение результатов исследования синтеза 
ферритов [22] на случай переменной пористости 
при эффектах тепловой и массовой дисперсии и 
проведение сравнительного анализа быстро про-
текающих процессов синтеза микронных частиц 
ферритов на основе моделей НС и ДБ. В работе 
сопоставлены результаты расчетов для указан-
ных моделей в задаче о синтезе методом горения 
углерода частиц магний-цинкового феррита в 
проточном реакторе при изменении проницае-
мости и пористости смеси продукта и реагентов 
в зоне синтеза.

МАТЕМАТИЧЕСКАЯ МОДЕЛЬ
Уравнения моделей НС и ДБ получены осред-

нением по пространству процессов на микро-
масштабе с применением результатов [1–3, 7, 9, 
23]. Синтез магний-цинкового феррита прово-
дится на основе кинетики [18]. В реакциях для 
компонент твердой фазы реагенты не смешива-
ются на молекулярном уровне, диффундируют и 
движутся в пределах твердой фазы.

Брутто-схема реакции синтеза магний-цин-
кового феррита задана в виде:
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VS  – осредненные молярные объемы газовой и 
твердой фаз, полученные для осредненных вели-
чин суммарной молярной плотности ρg gM/ , 

ρS SM/ молм�3 . Аналогичные величины в на-
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терного размера l
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величины имеют верхний индекс “звездочка”, 
все остальные величины – безразмерные.
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объема газовой фазы. Воспользуемся соотноше-
ниями Дюамеля–Неймана линейной теории 
термоупругости в форме [28, 29]:
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твердой фазы. Величины ωg, ωS оцениваются че-
рез молярные объемы, занимаемые компонента-
ми газовой и твердой фаз, 

ν
ρ

ν
ρlg

lg

lg
, , , , ,...,= = = =

M
l

M
jjS

jS

jS
1 2 1 5

 
и безраз-

мерные доли объемов обеих фаз:

α
ν

ν ν
lg ,=

+
= =
∑ ∑

1
3

1

2

1

5
lg

i
jS

j

i

 
l = 1,2,

 

α
ν

ν ν
kS

kS

i
i

jS
j

k=

+

=

= =
∑ ∑

1
3

1 5

1

2

1

5

g

, ,...,
 
[30] 

с использованием соотношений:
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l
S tot jS

j
g,tot lg ,,= =

= =
∑ ∑

1

2

1

5

.

Преобразуем отношение объемов V V/ 0 , за-
нимаемых газом и твердой фазой в текущий и 
начальный момент времени, V V Vg S= + , 
V V Vg s

0 0 0= + , V V V= * */ 0 . 

Имеем
V

V

V V

V V V V V V V V V V

g s

g s s s g s s s s s
0 0 0 0 0 0 0

1 1 1
=

+

+
=

−( ) +

( ) +

/

/ /

/

/ /

χ χ ,

χ  – переменная пористость. Отсюда 

V

V
V V

V

V
s s

g

s

0
0

0

0

1 1

1

=
−( ) +

+










χ χ/

/

.

Отношение объемов твердой фазы V Vs s
0 /  

выразим через инвариант тензора деформаций 
E kk

k

= + ∑1 ε по формуле V

V
Es

s
0

=  [29], тогда 

V

V

E

V

V

g

s

0 0

0
1 1

=

−( ) +










χ
. Очевидно, 

V

V

E
0

01

1
=

−( )
−( )

χ
χ

, 

где χ0 – пористость в начальный момент време-
ни. Используем соотношение для пористости 

ω χ
χg

g

g

V

V

V

V
+ = =1

0 0 0 , из которого следует 

χ χ χ ω χE g1 1 10 0−( ) = + −( )( ) , и в результате на-

ходим
 
χ

χ ω

χ ω χ
=

+

+ + −( )
0

0 0

1

1 1

( )

( )

g

g E
. Выразим дефор-

мации через напряжения [30] в виде 

ε ω σkk
k

kk
k

K∑ ∑= + 1
3

. Предполагаем, что нор-

мальное напряжение в твердой фазе вызвано 

давлением газа на стенки пор σkk
k

p p∑ = −( )3 0 ,
 

тогда E
p p

K
= + −ω

0
, p0 –давление газа в началь-

ный момент времени, где давление газа 

p p p= * */ 0
,
 

p
R T

M
0

0 0

0

*
* *

*
=

ρ . В результате для пори-

стости получим следующее уравнение:
	

χ
χ ω

χ ω χ ω
=

+( )
+( ) + −( ) + + −






0

0 0
0

1

1 1 1

g

g
p p

K

. (2)

Рассматриваемые модели НС и ДБ включают 
уравнения сохранения вещества твердой и газо-
вой фаз, уравнения движения газа в порах, урав-
нения притока тепла, содержащие температуру 
газовой смеси и температуру твердой фазы [23].

УРАВНЕНИЯ МОДЕЛИ НС
Уравнения сохранения суммарной массы.
	∂

∂
+ ∇ ⋅( ) =

∂ −( )
∂

= −→ →
χρ

χρ
χ ρg

g S g
S

S gt
J

t
Ju ,

1
,   (3)

   
J k

T

TS g S g
g

g
→ = −( ) +







χ χ ρ ρ

β
1

11 1 exp
.

Уравнения сохранения массы компонент 
O CO2 2, .
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	∂
∂

+ ∇ ⋅( ) = ∇ ⋅ ∇





−
χρ

χρ χ ρg
g g

g

S
S

C

t
C

Pe
C

M

M
J

1
1

1
1

1

1
1u Dmg , (4)

C g g1 1
1= −ρ ρ , C C2 11= −  – массовые доли О2, СО2.

Компоненты тензора массовой дисперсии 
имеют вид [23]:

Dmg =






D

D
m

m

1

2

0

0
, 

Pe
u d

D
Pe

v d

Dm
p

m
m

p

m
1 2=

⋅
=

⋅
, ,

ϕ
ϕ

1 1 0 1 1 1 1

2 2 0 2 1 2 2

Pe b Pe b Pe Pe
Pe b Pe b Pe Pe

m m m m

m m m

( ) = +( )
( ) = +

ln ,
ln mm( ) .

Здесь b0, b1 – постоянные, ξ – коэффициент 
извилистости пор [8, 9].

Уравнения сохранения вещества компонент 
твердой фазы:

∂
∂

= −
ρ1

1
S

St
J , ∂

∂
= −

ρ2 2

4
0 25S S

S
St

M
M

J. , 

∂
∂

= −
ρ3 3

4
0 75S S

S
St

M
M

J. , ∂
∂

= −
ρ4S

St
J , 

                                 ∂
∂

=
ρ5 5

4

S S

S
St

M
M

J ,	                  (5)

J k
T

TS S g
g

g
1 1 1 11

1
= −( ) +







χ χ ρ ρ

β
exp ,

J k
T

TS S S S
g

g
= −( ) +







1

1
2

2
0 25

3
0 75

4 2χ ρ ρ ρ
β

. . exp .  

Уравнение движения газа в порах:
∂

∂
+ ∇ ⋅( ) + ∇ = ∇ ⋅ν+−χρ

χρ χ
ξ

g
gt

p
u

uu SVMa 2

Re
.     (6)

Здесь р – давление газовой фазы, 

ν= ∇ + ∇( ) − ∇ ⋅( )





u u u I
T 2

3

 
– тензор вязких на-

пряжений, S uV = �
k Ref

Ç – поровое сопротивле-

ние, Ma  и Re  – числа Маха и Рейнольдса.
Уравнение баланса тепла в газовой фазе запи-

сывается в виде:

ρ χ χ

χ κχ

g pg
g

g pg g S g

Tg

Tg
g

c
T

t
T c T J

T

∂
∂

+ ⋅ ∇






+ =

= ∇ ⋅ ∇






−

→u

D

Pe
11 −( ) −( ) +χ χT T Qg S r.	    (7)

В правую часть уравнения включен тепловой 
поток химических превращений Q QJr S g= → , 

DTg =










λ

λ
1

2

0

0

g

g
,

 λ λ ξ ϕ λ λ ξ ϕ1 1 1 2 2 2g g t g g t= + ( )( ) = + ( )( )Pe Pe,
.

Уравнение баланса тепла в твердой фазе име-
ет вид:

ρ χ χ

χ
λ

κχ χ

S S
S

S S S g

S

Ts
S

c
T
t

c T J

Pe
T

1 1

1 1

−( ) ∂
∂

− −( ) =

= ∇ ⋅ −( ) ∇





+ −

→

(( ) −( ) +

+ −( )
T T

Q

g S

r1 χ . 	      (8)

ГРАНИЧНЫЕ УСЛОВИЯ МОДЕЛИ НС

На входе в зону 1, x = 0; 1 – d < r < 1 задаются 
массовые потоки JO2, JCO2, JO2 = J JO

*
0
*

2
/ , 

J J JCO CO
*

0
*

2 2
= / , J u0 0 0

2 1* * *= ⋅ − −ρ кг м с  скорость га-

за uin и поток тепла qf(t), инициирующий горение 
q t q t q tf f( ) ( ) / ( )* *= 0 , q t T up0 0 0 0

* * * * *( ) c� � , Bmм–2.

Граничное условие имеет вид:
t > 0; x = 0; 1 – d < r < 1:

u u ,= =in v 0, 
2

1
1 O

1
u

g
g in

C
С J

Pe n

ρ ∂
ρ − =

∂
,
  

2
2

2 CO
1

u
g

g in
C

С J
Pe n

ρ ∂
ρ − =

∂ ∙

1
u ( )

g
g pg in g f

Tg

T
c T q t

Pe n

∂
⋅ρ − =

∂
.

На входе в зону 2 граничные условия имеют 
вид

t > 0; x = 0; 0 < r < 1– d:

u u ,= =in v 0,
 

2
1

1 O
1

u
g

g in
C

С J
Pe n

ρ ∂
ρ − =

∂
,
  

2
2

2 CO
1

u
g

g in
C

С J
Pe n

ρ ∂
ρ − =

∂ ,

1
u ( )

g
g pg in g f

Tg

T
c T q t

Pe n

∂
⋅ρ − =

∂
,

T1
( )S

f
Ts

q t
Pe n

∂
− =

∂
 ∙ 0, 1,...,5

jS
j

n

∂ρ
= =

∂ .

Граничные условия на выходе из зон 1 и 2: 
t > 0; 0 < x < L; r = 0 : 

: 1
T

0 : 0, 0, 0, 0.
g Cu

r v
r r r

∂ ∂∂= = = = =
∂ ∂ ∂
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Граничное условие на наружной стенке:

1
T

0; 0 ; 0 : 0, 0, 0, 0
g Cu

t x L r v
r r r

∂ ∂∂> < < = = = = =
∂ ∂ ∂

.

Граничные условия на оси симметрии реактора:

1
T

0; 0 ; 0 : 0, 0, 0, 0
g Cu

t x L r v
r r r

∂ ∂∂> < < = = = = =
∂ ∂ ∂

.

Рассматриваются следующие условия со-
пряжения на внутренней границе зон реактора 
r = 1 – d: поток массы газа, тепловой поток газа 
меняются непрерывно, температура твердой фа-
зы совпадает с температурой газа.

Предполагается свободный теплообмен на 
боковой границе r = 1 и на границе x = L выхо-
да из реактора при коэффициенте теплоотдачи 
αex = 103.

НАЧАЛЬНЫЕ УСЛОВИЯ МОДЕЛИ НС
В начальный момент времени задаются: 

температура, плотность компонент газа и ну-
левая скорость газа в зоне 1 реактора, а также 
нулевая скорость газа, величины температуры 
и плотности реагентов газовой и твердой фаз 
в зоне 2.

УРАВНЕНИЯ МОДЕЛИ ДБ
Уравнение движения газа в модели ДБ, со-

гласно [7, 9], является стационарным, включа-
ет: градиент давления, сопротивление движению 
газа в порах и потерю количества движения на 
преодоление вязкого трения:
              

( )2

1
k Re Ref

p
Ma

χ χ∇ = − + ∇ ⋅τ
ξ

u .              (9)

Уравнение (9), а также уравнения сохранения 
массы (3)–(5), изменения пористости (2) и при-
тока тепла (7), (8) применяется в пористом кана-
ле, заполненном порошком реагентов и продук-
та синтеза (канал 2, рис. 1). В канале 1 уравнения 
сохранения массы газа, движения газа и притока 
тепла идентичны соответствующим уравнениям 
модели НС: (4), (6) и (7).

ГРАНИЧНЫЕ УСЛОВИЯ МОДЕЛИ ДБ
Отметим, что уравнения в моделях НС и ДБ 

отличаются в зоне 2 G2 = {0 < x < L; 0 < r < – d} ре-
актора (рис. 1). На границе t > 0; x = 0; 0 < r < 1 – d 
в модели ДБ скорость газа определяется, осталь-
ные граничные условия те же, что в модели НС. 
Условия сопряжения на границе r = 1 – d совпа-
дают с условиями сопряжения в модели НС.

НАЧАЛЬНЫЕ УСЛОВИЯ МОДЕЛИ ДБ
В начальный момент времени задаются: тем-

пература, плотность компонент газа и нулевая 
скорость газа в зоне 1 реактора, начальная ско-
рость в зоне 2 не задается, т.к. уравнение (9) ста-
ционарно.

В формулах (3)–(9) используются обозначе-
ния:

*
* 0/ u=u u , * *

0/u u u= , * *
0/v v u= , u – вектор ско-

рости газа, * *
0/u u u=

 и * *
0/v v u=  – осевая и 

радиальная компоненты скорости, x, r – осевая и 
радиальная переменные в цилиндрических ко-
ординатах, * 4 1

0 7 10 мсu − −= ×  – характерная ско-
рость газа. * */pg pg pc C c= , теплоемкость газа, 

* �1 �1
,c 1114 Дж кг Kp p airC= = , D*м2с–1 – коэффи-

циент диффузии, * 5 2 1
0 2 10 м сD − −= × , k0 – коэф-

фициент теплоотдачи, ( )* * * * * *
0 0 0 0A / pt c Vκ = κ ρ , 

* * * * *
0 0/ , / , / cg air S S S S pc cλ = λ λ λ = λ λ = .

Tg, TS ∙ K – температура газа и твердой фазы, 

( )* *
0 1g gT T T= + β , ( )* *

0 1S ST T T= + β , *
0 1000T К= , 

p = ρg(1 + βTg) – давление газа, 
** *

0R T Eβ =  – без-

размерный параметр, характеризующий энер-
гию активации, R*, E* – газовая постоянная, 
энергия активации, тепловой эффект горения,  

* *,S pgc c – теплоемкости, ,S gλ λ  – коэффициенты 
теплопроводности, * 1 1

0 0.06 Вт м K− −λ = , Ma, Re  –
 

числа Маха и Рейнольдса,
 *

2 0
* *2
0 0

air p
Ma

u
− γ

=
ρ

,
 

*2
0

*
0

Re
air

l

t
=

ν
, PeT, Pe1 – тепловое и диффузионное 

число Пекле, 
*2 * *
0 0

* *
0 0

p
T

l c
Pe

t

ρ
=

λ
, 

*2
0

1 * *
0 0

l
Pe

tt D
= , * *

0k t k= , 

* * *
0

* * *
0 0

,
c p

Q t k
Q

T
=

ρ
индекс air относится к параметрам 

для воздуха при нормальных условиях, 
A* = 0.015 м2 – характерная площадь реактора, 

* 4 3
0 1.1 0 мV −= ×  – характерный объем реактора,  
* 510 мpr −= – характерный радиус частицы, 
* *2 мp pd r=  [22],

 * 5
,0 2 10 мporr −= ⋅

 
– средний радиус 

поры, 
*2

* 2м
8
por

f

r
k = χ – переменная проницае-

мость [9], * 12 2
0 =10 мfk −  – характерная проницае-

мость, 
2

8
por

f

r
k = χ

 
– безразмерная проницаемость, 
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0 *0 *
0/ k ,f f fk k=

 
0
fk

 
– величина проницаемости в 

начальный момент времени, rpor – варьируемый в 
расчетах безразмерный параметр при вычисле-
нии проницаемости kf0.

Коэффициент теплоотдачи в газовой фазе 
описывается с помощью формулы Левека [31] в 
виде ( )0

0.3 0.3
loc Tlock = k 1 + Re Pe , 

где ( )* * * * * *
0 0 0 0A / pk k t c V= ρ , Re Reloc g= ρu  – ло-

кальные числа Рейнольдса и Пекле [26].

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Был применен метод конечных элементов с 

неравномерным распределением и сгущением 
в зонах больших градиентов [23, 26]. Развитый 
метод апробировался также в задачах спиново-
го горения и позволил выявить сложные струк-
туры тепловых полей [32]. Точность результатов 
моделирования проверялась с использованием 
различных сеток и адаптации сетки в зоне боль-
ших градиентов. Результаты были подтверж-
дены сгущением сетки. Использовались сетки 
Ncel = 13233 и Ncel = 52927 расчетных ячеек, по-
лучена близкая скорость движения фронта го-
рения, скорость синтеза, распределения полей 
температуры и других искомых величин для 
различных сеток.

Инициация горения производится тепловым 
потоком ( ) ,0 ; ( ) 0, ,f f init f initq t Q t t q t t t= ≤ ≤ = ≥  
где Qf = 1200. Представленные результаты вы-
числений синтеза феррита 0.25 0.75 2 4Mg Zn Fe O  
при горении углерода в порах микронного раз-
мера проведены при следующих безразмерных 
параметрах:
β ≈ 0.24, γ ≈ 0.288, JO2 = 100, Ma = 0.2, Qf = 600, Q = 60, 

2 1 2 1=10 10 , =10 10Re Pe− − − −− −
 

, 0.25 0.5initt = −


, 
ζ = 1.5, 0.001 ≤ kf ≤ 0.02, 0.05 0.05 ≤ x ≤ 0.9.

На рис. 1–10 независимые переменные изме-
няются в интервале 0 ≤ r ≤ 1, 0 ≤ x ≤ 5.

Проточный реактор, схематически изображен-
ный на рис. 1а, включает зону 1 – канал подачи О2 
и зону 2 – область смеси газа и компонент твердой 
фазы, включающей смесь частиц углерода, реаген-
тов и продукта синтеза магний цинкового феррита. 
Части второй зоны (рис. 1а), иллюстрируют подо-
бласти продукта (2а), реагентов (2б) и теплового 
фронта (2в). Фронт горения распространяется сле-
ва направо. В процессе движения фронта образует-
ся СО2 и поток смеси О2 и СО2 (рис. 1а).

На рис. 1б приведено сопоставление расчета 
синтеза микронных частиц феррита на основе 
уравнений Навье–Стокса и эксперимента, опу-
бликованных в работе [22]. Приведено измене-
ние от времени температуры газа на оси сим-
метрии реактора в точке с координатами (0.03). 
Расчет – сплошная линия, эксперимент – сим-
волы. Можно отметить удовлетворительное со-
гласие результата моделирования CCSO с дан-
ными измерений [22].

На рис. 2–5 приведены результаты расчетов 
при постоянной пористости. Показано сравне-
ние моделей НС и ДБ при большой безразмерной 
проницаемости. Результаты расчета при перемен-
ной пористости kf = 0.02 и Hi0 = 0.6 для начальной 
величины представлены на рис. 6–10.

Отметим более высокие максимумы темпе-
ратуры и более протяженные области нагрето-
го газа в модели НС в сравнении с моделью ДБ 
(рис. 2). Эти отличия можно объяснить более 
быстрым подводом окислителя в зону горения. 
Указанный эффект превалирующего конвектив-
ного переноса тепла в модели НС имеет место 
также при малой проницаемости.

Сравнение динамики синтеза по расчетам мо-
дели НС и ДБ, показанное на рис. 3, иллюстрирует 
скорость приближения плотности феррита к оди-
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Рис. 1. Схема проточного реактора (а). Показаны две зоны проточного реактора: зона 1 – канал подачи О2, и зона 2 – 
область смеси частиц углерода, реагентов, продукта синтеза магний-цинкового феррита и компонент газовой смеси. 
Части второй зоны иллюстрируют подобласти продукта (2а), реагентов (2b) и теплового фронта (2c). (б) сопоставле-
ние изменения по времени температуры газа на оси симметрии реактора в точке с координатами . Расчет – сплошная 
линия, эксперимент – символы [22].
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наковым стационарным значениям на оси сим-
метрии реактора. Оказалось, что для модели ДБ 
скорость синтеза на оси симметрии примерно на 
25–30% меньше, чем для расчета по модели НС.

Сравнение распределений плотности ми-
кронных частиц магний-цинкового феррита, по-
казанное на рис. 4, приводит к заключению, что 
скорость синтеза по модели НС на 25–30% вы-
ше, чем по модели ДБ. С уменьшением прони-

цаемости различие скорости синтеза по моделям 
НС и ДБ уменьшается и составляет менее 1% при 
kf = 0.001.

Имеет место качественное и количественное 
отличие скорости газа при расчетах на основе мо-
делей НС и ДБ, представленное на рис. 5, на при-
мере распределения продольной скорости газа.

Исследовалось также влияние проницаемо-
сти на скорость газа по расчетам модели НС и 
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Рис. 2. Зависимость от времени температуры газа при постоянной пористости х = 0.05 для постоянной проницаемо-
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ДБ. С  ростом проницаемости увеличивается 
продольная скорость газа, например максимум 
скорости в зоне синтеза для модели ДБ равен 1.8 
и 3.5 при kf = 0.001 и kf = 0.02.

Результаты расчетов динамики температуры га-
за при переменной пористости иллюстрируются на 
рис. 6. Максимумы температуры газа на оси симме-
трии в области около инициации горения (линии 
1, 2) примерно на 30% выше для расчета по модели 
НС, чем по модели ДБ. Прогрев по модели НС про-
ходит быстрее, чем по модели ДБ. Например, мак-
симум температуры НС (линия 3) при х = 0.5 более 
чем в пять раз выше, чем по модели ДБ.

Распределение температуры газа Tg(t, x, r) в 
момент времени t = 0.125 на рис. 7 иллюстриру-
ет двукратное превышение температуры газа для 
модели НС, в сравнении с расчетом модели ДБ. 
Это отличие связано с конвективным переносом 
и нестационарностью уравнения скорости газа 
модели НС. Отметим, что превалирующий пе-

ренос тепла в модели НС для переменной пори-
стости значительно больше, чем для постоянной 
пористости, как отмечено выше на рис. 2.

Распределение пористости x(t, x, r) в момент 
времени t = 0.125 и t = 1 представлено на рис. 8 
по результатам расчета модели НС и ДБ. Про-
цесс уплотнения протекает существенно быстрее 
для модели НС. Например, скорость уплотнения 
в модели НС более чем вдвое выше скорости 
уплотнения по модели ДБ (рис. 8в и г).

Более чем в два раза быстрее происходит так-
же и синтез по модели НС (рис. 9). Это увеличе-
ние скорости синтеза показано распределения-
ми плотности реагента MgCO3(1, x, r) (рис. 9а и б) 
и плотности продукта синтеза Mg0.25Zn0.75Fe2O4(1, x, r) 
(рис. 9в и г).

Зависимости от времени плотности ферри-
та (линии 1, 2 на рис. 10а и б) для переменной 
пористости указывают на близость результатов 
расчета по моделям НС и ДБ вблизи входного 
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Рис. 4. Плотность продукта синтеза Mg0.25Zn0.75Fe2O4(t, x, r), отнесенная к (1 – x) для постоянных проницаемости 
kf0 = 0.02 и пористости x – 0.05 в момент времени t = 0.5. Расчет по модели НС – (а) и расчет по модели ДБ – (б), 
палитра распределения (а)–(а1) и палитра (б)–(б1).

Рис. 5. Продольная компонента скорости газа u(t, x, r) в момент времени t = 0.5 для проницаемости kf0 = 0.02 при 
x = 0.05. Расчет по модели НС – (а) и расчет по модели ДБ – (б), палитра распределения (а)–(а1) и палитра (б)–(б1).
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сечения реактора, однако по мере удаления от 
входа в реактор стационарные величины плот-
ности феррита в расчете по модели ДБ оказыва-
ются существенно меньше, чем в модели НС (ср. 
линию 3 на рис. 10а и б). Недостаточность кон-
вективного переноса тепла в модели ДБ блоки-
рует синтез при удалении от входного сечения. 
В результате плотность продукта синтеза остает-
ся равной нулю, в отличие от стационарных ве-
личин в модели НС (ср. линию 4 на рис. 10а и б).

Таким образом, в проведенном исследовании 
получено качественное и количественное отличие 
результатов расчета по моделям НС и ДБ динамики 
прогрева (рис. 2, 6, 7), скорости конвективного пе-
реноса количества движения газовой фазы (рис. 5), 
распределения плотности реагента  и продукта 
синтеза магний-цинкового феррита (рис. 3, 4, 9, 

10). Главной причиной отличия результатов НС и 
ДБ является механизм нелинейного конвективно-
го переноса количества движения и зависимость от 
времени уравнений движения газа в модели НС, в 
то время как в модели ДБ уравнения движения газа 
стационарны и не содержат конвективной состав-
ляющей переноса количества движения. Сопо-
ставлены результаты расчетов на основе моделей 
НС и ДБ при переменной пористости в процессе 
уплотнения от пористости 0.6 до 0.2 (рис. 8), иллю-
стрирующие увеличение скорости уплотнения в 
модели НС. Динамика синтеза на примере зависи-
мости от времени плотности феррита  показана на 
рис. 10. Сравнивая линии 1–4, можно видеть отли-
чие моделей НС и ДБ в расчете формирования ста-
ционарной плотности продукта синтеза в процессе 
уплотнения.
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Рис. 6. Зависимость от времени температуры газа для начальных проницаемости kf0 = 0.02 и пористости x0 = 0.6. Расчет 
по модели НС – (а), расчет по модели ДБ – (б). Линии 1–6 относятся соответственно к точкам на оси симметрии 
x = 0, 0.1, 0.5, 1.0, 1.5, 2.0.

Рис. 7. Температура газа Tg(t, x, r) в момент времени t = 0.125. Расчет по модели НС – (а), расчет по модели ДБ – (б), 
палитра распределения (а)–(а1) и палитра (б)–(б1).
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Представлены результаты исследования син-

теза частиц ферритов при горении углерода в 
проточном реакторе на основе новой постановки 
задачи самосогласованного влияния перемен-
ной пористости и воздействия тепловой и массо-
вой дисперсии. Проведены исследования быстро 
протекающих процессов тепло- и массопереноса 

для синтеза микронных частиц магний-цинко-
вого феррита. Исследование ограничено малым 
отрезком времени, который лимитируется на-
чальными концентрациями реагентов.

Сопоставлены результаты расчетов при оди-
наковых начальных параметрах с применением 
модели уравнений Навье–Стокса с распреде-
ленным сопротивлением движению газа в по-
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Рис. 9. Плотность реагента MgCO3(1, x, r)  – (а) и (б) и 
плотность продукта синтеза Mg0.25Zn0.75Fe2O4(1, x, 0)  – (в) 
и (г), отнесенные к 1 – x (t, x, r) в момент времени t = 1; 
расчет по модели НС – (а) и (в), расчет по модели ДБ – (б) 
и (г), палитра распределений (а) и (б)–(а,б), палитра (в) и 
(г)–(в,г).
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рах (модель НС) и уравнений Дарси–Бринкма-
на (модель ДБ). Получены области параметров, 
при которых результаты расчетов процесса син-
теза на основе моделей НС и ДБ отличаются 
менее чем на 25%, и область параметров, при 
которых отличие более 50%. Показано, что бо-
лее интенсивный перенос тепла в модели НС 
ускоряет рост удельного объема твердой фазы 
за счет теплового расширения. Исследованы 
режимы работы реактора, для которых имеет 
место превалирующая скорость синтеза в рас-
четах по модели НС в сравнении с моделью ДБ. 
Отмеченные эффекты наиболее сильно выра-
жены в расчетах моделей НС и ДБ с перемен-
ной пористостью и не превышают 25–30% при 
постоянной пористости. Влияние переменной 
пористости на динамику синтеза обусловлено 
концентрационным и тепловым расширением, 
приводящим к изменению во времени и про-
странстве реактора удельных объемов газовой 
и твердой фаз. Процесс изменения удельно-
го объема газовой фазы протекает быстрее по 
расчетам в модели НС, чем в модели ДБ. Ре-
зультаты расчетов указывают на важность не-
стационарных процессов переноса количества 
движения газа в порах проточного реактора и 
подтверждают преимущества модели НС в изу-
чении синтеза микронных частиц сложных ок-
сидов методом горения углерода.

Работа выполнена по теме государственного 
задания № 124012500440-9.
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ВВЕДЕНИЕ

В предыдущей работе [1] рассмотрен про-
цесс раздельного улавливания оксида цезия и 
молекулярного иода, образовавшихся из иоди-
да цезия в окислительной среде, моделирующей 
общие условия головных процессов переработ-
ки различных видов облученного ядерного то-
плива (ОЯТ). Настоящее исследование рассма-
тривает эффективность аналогичного процесса 
локализации CsI в среде азота, как пример при-
менения керамических высокопористых блоч-
но-ячеистых контактных элементов (КЭ) в 
условиях, приближенных к условиям проведе-
ния процесса высокотемпературной обработки 
(ВТО) ОЯТ реакторов на быстрых нейтронах 
(РБН).

В перспективной комбинированной схеме 
переработки облученного топлива РБН [2] на 
головной операции пирохимического передела 
предполагается азотирование фрагментирован-
ного ОЯТ в интервале температур 500–800°С. 
При этом происходит охрупчивание оболочек 
твэлов и разрыхление топлива в результате про-
текания реакций [3]:

	 UN + 0,25N2 = 0,5U2N3,	 (1)

	 UN + 0,5N2 = UN2.	 (2)

Далее ОЯТ охлаждается до температуры 100–
300°С и нагревается до 1000°С уже в атмосфере 
аргона. В отличие от окислительной среды, ио-
дид цезия в инертной для него среде азота и в ар-
гоне отгоняется в локальную систему газоочист-
ки в неразложившемся виде.

Предварительные эксперименты по лока-
лизации соединений ЛПД, выделяющихся во 
время проведения пирохимического вскрытия 
оболочек твэлов с плотным нитридным топли-
вом, проходящего в инертной среде аргона, под-
твердили эффективность КЭ нового поколения 
на основе керамических высокопористых ячеи-
стых материалов (ВПЯМ) в процессе селектив-
ного улавливания цезия [4]. Заметное его ко-
личество, подтвержденное радиометрическим 
анализом без определения фазового состава, се-
лективно улавливалось контактными элемента-
ми с алюмосиликатным активным слоем (АС). 
Все остальные КЭ в сборке с различными АС 
также улавливали радиоцезий в меньших на по-
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рядок количествах, подтверждая сорбционную 
способность самой керамической основы из 
ВПЯМ.

Высокая эффективность локализации соеди-
нений иода в среде аргона (до 99.97%), подтверж-
денная в [5], также представлялась положитель-
ным заделом для реализации схемы раздельного 
улавливания цезия и иода в среде азота.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Для экспериментов по определению эффек-

тивности улавливания и динамической сорбци-
онной емкости по цезию и иоду использовались 
КЭ, синтезированные классическим методом 
дублирования структуры полимерной матрицы 
из ретикулированного пенополиуретана с нане-
сенным АС (30% γ-Al2O3 + 70% SiO2) и АС AgNO3 
соответственно. Методика их синтеза подробно 
описана в первой части исследований [1]. В ра-
боте [6] приведены характеристики полученных 
КЭ со специфической сетчато-ячеистой структу-
рой, обеспечивающей высокую внешнюю объ-
емную поверхность (до 2500 м2/м3), доступную 
для контакта с реакционным газовым потоком. 
Как следствие, повышается интенсивность мас-
сообмена процесса хемосорбции, проходящего, 
как правило, во внешнедиффузионной области. 
Такие свойства КЭ позволяют предполагать при 
их применении повышенную эффективность 
диссоциации CsI и последующее раздельное 
улавливание цезия и иода в среде азота.

Размеры синтезированных образцов КЭ со-
ставляли 35–50 (d) – 50 (h) мм, плотность пор 
30 ppi, средняя плотность 0.4–0.5 г/см3, откры-
тая пористость 75–85%. Содержание алюмоси-
ликатного АС 15–25 мас. %, АС нитрата серебра 
10–15 мас. %.

Эксперименты проводили на специализиро-
ванном сорбционно-каталитическом испыта-
тельном стенде (рис. 1). В блоке подготовки га-
за-носителя (I) баллонный азот с добавлением 
при необходимости кислорода из концентратора 
(КК) через регуляторы-расходомеры (РР) посту-
пает в реактор из коррозионностойкой стали (Р), 
футерованный в высокотемпературной зоне ко-
рундовой трубкой. В блоке II происходит нагрев 
газа-носителя в электропечи (ЭП) с терморегуля-
торами (ТР) до температуры эксперимента (800–
960°С) и испарение навески иодистого цезия в 
корундовом тигле. Далее пары CsI поступают в 
испытательный блок III, где в реакторе установ-
лены 2 образца КЭ (№ 1 и 2) диаметром 35 мм с 
алюмосиликатным АС (испытуемый и контроль-
ный) для улавливания цезия. В  зоне реактора, 
расположенной вне электропечей (блок IV) с тем-
пературой 150–250°С, установлены также 2 образ-
ца КЭ (№ 3 и 4) диаметром 50 мм с нанесенным 
АС AgNO3, предназначенные для улавливания I2. 
Наличие проскока иода качественно наблюдается 
по изменению цвета раствора крахмала в ловушке 
(Л), установленной на выходе из реактора. Диф-
манометр (ДМ) измеряет газодинамическое со-
противление КЭ и всей сборки.

P

Л

ДМ

ТР ТР

24 3 1

ЭП

РР

ПК

КК

N2

ЭП

IV III II I

Рис. 1. Схема сорбционно-каталитического стенда.
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Условия проведения испытаний и расчетные 
характеристики для выбранных значимых экс-
периментов приведены в табл. 1 со следующи-
ми принятыми обозначениями: динамическая 
сорбционная емкость КЭ по цезию – ACs, ACsI – 
сорбционная емкость по CsI, AI2 – сорбционная 
емкость по I2, ECsI – суммарная эффективность 
улавливания CsI всеми образцами сборки. Сте-
пень использования АС (η) определяется как со-
отношение фактического прироста массы КЭ к 
максимально возможному теоретически с уче-
том количества и состава образовавшихся про-
дуктов хемосорбции Cs и I2 по данным рентге-
нофазового анализа (РФА), которые приводятся 
ниже в мас. %.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Как показали проведенные эксперименты, в 

высокотемпературной среде азота CsI разлагает-
ся частично со степенью диссоциации 40–85%, 
растущей с увеличением температуры, по урав-
нению:
	 CsI ↔ Cs(г) + I(г).	 (3)

При этом образовавшийся атомарный цезий 
реагирует с оксидами алюминия и кремния в АС 
(γ-Al2O3×4SiO2), внедряясь в структуру тетраэдров 

(SiAl)O4 с подвижным кислородом с образовани-
ем поллуцита нестехиометрического состава. Мо-
лекулярный иод, как и в окислительной среде, 
далее поступает в низкотемпературную зону ре-
актора, где улавливается нанесенным на КЭ ни-
тратом серебра. Качественным подтверждением 
разложения CsI в той или иной степени является 
изменение цвета раствора крахмала в ловушке до 
фиолетово-синего во всех экспериментах в ре-
зультате незначительного проскока иода.

Природный поллуцит имеет алюмосиликат-
ный каркас из связанных тетраэдров SiO4 и AlO4, 
в крупных цеолитных полостях которого разме-
щены катионы Cs+, Na+ и молекулы воды. Как 
утверждается в работе [7], его состав всегда не-
стехиометрический, а развернутая кристалло-
химическая формула в расчете на элементарную 
ячейку с 48 (Si, Al) имеет следующий вид:
	 CsxNayAlx+ySi48-x-yO96×(16–х) Н2O,	 (4)

где 2у ≥ 16–х ≥ у. В структурной формуле поллу-
цита x + y всегда < 16 и, соответственно, число 
атомов кремния превышает 32 (обычно на 1–2 
единицы), а число атомов алюминия настолько 
же менее 16. Разделив приведенную формулу на 
16, получаем упрощенное выражение:
	 (CsxNay)Alx+ySi3-x-yO6×(1–x)H2O,	 (5)

№ 
эксп.

№ 
обр.

WG, 
л/ч texp, °С mCsI, г

CCsI, 
г/л

ACs, 
г/г КЭ (г/г АС)

ACsI, г/г 
КЭ

AI2 
г/г КЭ (г/г АС) η, % ECsI, %

1

1

70
800

4.90 0.0070

0.06 (0.18) 0.12 – 39.0

94.8
2 0.01 (0.03) 0.01 – 9.5
3

200
– – 0.03 (0.13) 35.2

4 – 0.01 0.01 (0.04) 12.1

2

1

100
900

6.58 0.0066

0.11 (0.52) 0.04 – 65.0

97.5
2 – 0.01 – –
3

200
– – 0.05 (0.22) 52.5

4 – – 0.01 (0.05) 10.7

3

1

100
960

7.28 0.0073

0.14 (0.60) 0.02 – 75.8

99.9
2 – 0.01 – –
3

200
– 0.01 0.07 (0.48) 69.2

4 – – 0.01 (0.05) 10.7

4*

1

150
900

8.75 0.0058

0.16 (0.68) 0.02 – 85.2

99.5
2 0.02 (0.07) – – 10.8
3

200
– 0.01 0.10 (0.65) 95.9

4 – – –

5
1

150 800 / 
400 6.05 0.0040

– 0.30 – –
98.7

2 – 0.02 – –

Таблица 1. Условия проведения и результаты экспериментов по улавливанию паров CsI: газ-носитель – N2 или 
(N2 + O2)*, τexp = 10 ч
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где 2y ≥ 1–x ≥ y. Используя принятую в [7] схему 
структурного замещения:
	 Na+ + mH2O → Cs+,	 (6)

где (2 ≥ m ≥ 1), при m = 1 получаем формулу син-
тетического безводного поллуцита:
	 Csx+yAlx+ySi3-x-yO6.	 (7)

Если принять x + y = 1, получаем классиче-
скую формулу поллуцита стехиометрического 
состава – CsAlSi2O6. При другом крайнем значе-
нии последнего неравенства (x + 2y = 1) получа-
ем поллуцит с формулой:
	 Cs1-yAl1-ySi2+yO6,	 (8)

где y ~ 0,06–0,12 (1/16–2/16). Структуру активно-
го слоя исследуемых в настоящей работе КЭ мож-
но представить в форме (1 – y)Al2O3 × 2(2 + y)SiO2.

Таким образом, можно предположить, что в 
процессе хемосорбции атомарного цезия запол-
няются вакантные места в полостях структур-
ных тетраэдров и образуется поллуцит близкого 
к стехиометрическому состава, что подтвержда-
ется данными РФА. Механизм этого процесса, 
безусловно, требует дальнейшего изучения.

Теоретически кислород для окисления иодида 
цезия может поступать из применяемого газа-но-
сителя – азота высокой чистоты с содержанием 
O2, измеряемым в ходе испытаний газоанали-
затором OMD-501X AC, равным 140–150 ppmv. 
В пересчете на условия всех серий эксперимен-
тов такое количество кислорода соответствует 
окислению 60–80% от общего количества цезия, 
поступающего в реактор с CsI, в соответствии с 
уравнением:
	 4CsI + O2 = 2Cs2O + 2I2.	 (9)

Полученный оксид цезия реагирует с алюмо-
силикатным АС по схеме, предложенной в [1], 
с образованием поллуцита. При суммарной эф-
фективности улавливания более 99% оставшие-
ся 20–40% цезия адсорбируются в АС КЭ как в 
форме CsAlSi2O6 по предложенному выше меха-
низму (до 90%), так и в виде неразложившегося 
CsI, что подтверждено рентгенографически.

Аналогичный подход предложен в работе ис-
следовательского института атомной энергии 
KAERI (Южная Корея) [8]. С целью получения в 
результате хемосорбции цезия, генерированно-
го его иодидом в окислительной среде, преиму-
щественно цезиевого нефелина (CsAlSiO4), ис-
пользуют зольные фильтры на основе каолинита 
(Al2O3×2 SiO2). Процесс идет по реакции:
4CsI + 2(Al2O3×2SiO2) + O2 → 4CsAlSiO4 + 2I2.	 (10)

В восстановительной среде (4%H2 + Ar) состав 
сорбента представляется как (Al2O3+xÍ2SiO2+y), где 
x + 2y = 1, с получением в результате реакции то-
го же стехиометрического нефелина. При этом 
полагается, что для окисления CsI используется 
кислород из материала фильтра, но степень его 
диссоциации и дальнейшего участия цезия в про-
цессе хемосорбции незначительна (менее 1%).

В наших экспериментах, как следует из дан-
ных табл. 1, суммарная эффективность улавли-
вания иодида цезия при различных температу-
рах, расходах азота и концентрациях в нем CsI, 
определяемая соотношением прироста массы 
всех КЭ по Cs, I и CsI к массе испарившегося 
иодида цезия, равно как и эффективность раз-
дельного улавливания цезия и иода, составила 
94.8–99.9%.

Сорбционная емкость по цезию, уловлен-
ному в процессе хемосорбции с образованием 
поллуцита, растет с увеличением температуры 
и составляет 0.06–0.14 г Cs/г КЭ, в то же время 
емкость по уловленному за счет физической ад-
сорбции CsI снижается в пределах 0.12–0.02 г/г. 
Рост поллуцитовой составляющей емкости соот-
ветствует увеличению степени диссоциации ио-
дида цезия. В большинстве экспериментов пер-
вый КЭ с АС из смеси γ-Al2O3 + SiO2 улавливал 
по двум механизмам практически весь цезий, 
не набирая максимальной сорбционной емко-
сти при степени использования АС 39.0–85.2%. 
Установленный за ним контрольный образец 
практически ничего не поглощал. Отметим, что 
скорость испарения CsI в среде азота примерно в 
1.5 раза меньше по сравнению с экспериментами 
в окислительной среде [1].

Характерная дифрактограмма образца КЭ, 
испытанного в среде азота при температуре 
800°С, приведена на рис. 2. Кроме материалов 
ВПЯМ (корунд – 61.3%, муллит – 8.6% и следы 
кварца – 0.4%) в фазовом составе присутствуют 
поллуцит (12.9%) и 16.8% неразложившегося CsI. 
В данном случае степень диссоциации иодида 
цезия составляет 39.3%.

На следующем рис. 3 приведена дифракто-
грамма образца КЭ, испытанного при темпера-
туре 900°С. При ее расшифровке идентифици-
рованы корунд (61.6%), муллит (11.2%), поллуцит 
(17.7%) и новая фаза CsI3 (9.5%).

Комплексное соединение трииодид цезия 
(CsI3), образование которого в газовых потоках 
отмечается также в работе [9], вероятно, являет-
ся результатом протекания на поверхности КЭ 
побочной реакции образовавшегося иода с не-
прерывно поступающим в реактор иодидом це-
зия:
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Рис. 2. Фазовый состав образца КЭ после улавливания Cs при texp = 800°С, газ-носитель – N2.

Рис. 3. Фазовый состав образца КЭ после улавливания Cs при texp = 900°С, газ-носитель – N2.
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	 CsI + I2 = CsI3,	 (11)
а степень диссоциации иодида цезия возрастает 
до 75.0%.

На рис. 4 представлена дифрактограмма об-
разца КЭ, испытанного при повышенной темпе-

ратуре 960°С. Кроме корунда (60.6%) и муллита 
(10.2%) в его фазовом составе наблюдается из-
менение соотношения CsAlSi2O6 и CsI3 в сторону 
первого соединения (22.7% : 6.5%), а образова-
ние второго, видимо, затруднено вследствие по-
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вышения эффективности основного процесса 
хемосорбции при степени диссоциации иодида 
цезия 85.2%.

На рис. 5 приведен фазовый состав образца 
КЭ с АС AgNO3, установленного в холодной зоне 

реактора (200°С) после улавливания цезия при 
900°С и уловившего практически весь образо-
вавшийся I2.

Кроме материала керамической основы (ко-
рунд – 55.7% и муллит – 9.5%) в нем присутствует 
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Рис. 4. Фазовый состав образца КЭ после улавливания Cs при texp = 960°С, газ-носитель – N2.

Рис. 5. Фазовый состав образца КЭ после улавливания I2 при texp = 200°С, газ-носитель – N2.
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Рис. 6. Фазовый состав образца КЭ после улавливания Cs при texp = 900°С, газ-носитель – (N2 + O2).
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основной продукт хемосорбции – иодид серебра 
(16.8%), непрореагировавший остаток нанесен-
ного на ВПЯМ нитрата серебра (4.5%) и незна-
чительные количества новых фаз: дисереброиода 
нитрата (Ag2INO3 – 6.4%), образование которого 
наблюдалось и в окислительной среде [1], а так-
же сложного галогенида CsAg2I3 (7.1%), в состав 
которого, вероятно, входит прошедший через 
высокотемпературную зону реактора в результа-
те проскока иодид цезия. В разных эксперимен-
тах сорбционная емкость первых по ходу газа КЭ 
с нанесенным AgNO3 по молекулярному иоду, не 
учитывающая иод, уловленный в составе CsI, на-
ходится в пределах значений 0.03–0.07 г/г.

Для более глубокого окисления CsI и исклю-
чения протекания реакции (11) необходимо до-
бавлять в газовый поток небольшое количество 
кислорода или воздуха. Как показано в экспе-
рименте № 4, для практически полного пере-
хода цезия в форму оксида и последующего его 
улавливания КЭ с алюмосиликатным АС доста-
точно добавления минимального количества O2 
(6 мл/мин). Эффективность улавливания CsI со-
ставила 99.5%; сорбционная емкость по цезию – 
0.16 г/г; по иоду – 0.10 г/г для КЭ с активным 
AgNO3. Дифрактограмма образца КЭ после улав-
лива ния иодида цезия в среде (N2 + O2) при тем-
пературе 900°С приведена на рис. 6, из которого 
следует, что почти весь цезий уловлен в форме 
поллуцита при следующем массовом содержа-
нии фаз: α-Al2O3 – 57.8%; 3Al2O3×2SiO2 – 12.5%; 

CsAlSi2O6 –27.8%; CsI – 1.9%. Таким образом, до-
стигается общая цель по разработке основ хими-
ческой технологии раздельной локализации изо-
топов цезия и иода, поставленная в работе [1].

Наличие в фазовом составе различных образ-
цов КЭ, независимо от типа нанесенного АС и 
температурной зоны реактора иодида и трииоди-
да цезия, подтверждает заключение, сделанное 
в работах [1, 10], о способности керамических 
ВПЯМ удерживать радиоактивные и токсичные 
аэрозоли по сорбционно-фильтрационному ме-
ханизму.

Для проверки эффективности данного про-
цесса в среде азота проведен эксперимент № 5 по 
улавливанию испарившегося при температуре 
800°С иодида цезия КЭ с плотностью пор 30 ppi 
без нанесенного АС, установленными в блоке 
IV при температуре в электропечи 400°С. После 
охлаждения до этой температуры пары иодида 
цезия должны кристаллизоваться и переходить 
в аэрозольную форму. Сорбционная емкость по 
уловленному веществу, которым по данным РФА 
является исключительно CsI, составила ~ 0.30 г/г 
КЭ. При этом разложения иодида цезия с выде-
лением молекулярного иода не наблюдалось.

Газодинамическое сопротивление сборки ре-
актора с 4 КЭ при расходе газа-носителя 180 л/ч 
(линейная скорость 5 см/с) в начале и после 
окончания экспериментов по улавливанию CsI 
находится на уровне незагруженного реактора и 
составляет < 10 Па.
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В среде азота происходит частичное разложе-

ние CsI со степенью диссоциации 40–85%, в ре-
зультате которого, аналогично процессам высо-
котемпературной хемосорбции в окислительной 
среде, образовавшийся атомарный цезий может 
улавливаться активным алюмосиликатным сло-
ем КЭ с образованием CsAlSi2O6, неразложив-
шийся CsI удерживается за счет физической ад-
сорбции, а молекулярный иод улавливается КЭ 
с активным AgNO3. Сорбционная емкость КЭ 
по цезию достигает 0.14 г/г, по молекулярному 
иоду – 0.07 г/г, по CsI – 0.12 г/г КЭ.

Добавление минимального количества кисло-
рода к азоту решает вопрос практически полного 
окисления цезия в CsI до оксида. В отличие от 
процесса ВТО, проводящегося в окислительной 
среде (Ar + O2), в технологической цепочке про-
цесса азотирования ОЯТ для гарантированного 
раздельного улавливания цезия в форме поллу-
цита и образовавшегося иода необходимо преду-
смотреть подачу кислорода или воздуха на линии 
отходящих газов.

На примере иодида цезия подтверждена спо-
собность КЭ с блочно-ячеистой структурой 
удерживать радиоактивные и токсичные аэрозо-
ли по сорбционно-фильтрационному механизму 
с динамической емкостью ~ 0.30 г/г КЭ.

В предлагаемых на сегодняшний день ло-
кальных системах газоочистки [2, 11] не пред-
усматривается применение процесса хемосор-
бции – наиболее надежного способа фиксации 
соединений ЛПД, особенно это касается изото-
пов цезия, содержание которого в ОЯТ являет-
ся наибольшим из всех продуктов деления. По-
этому считаем актуальным и целесообразным 
после масштабирования и оптимизации харак-
теристик КЭ нового поколения на основе кера-
мических ВПЯМ, представленных в настоящей 
работе и в работе [1], в сторону увеличения сор-
бционной емкости рекомендовать их для приме-
нения в составе опытно-промышленных ЛСГО 
высокотемпературных переделов переработ-
ки ОЯТ РБН как в окислительной среде, так и 
в среде азота, в условиях эксплуатации модулей 
переработки Опытно-демонстрационного энер-
гокомплекса, разрабатываемого в рамках про-
ектного направления (ПН) “Прорыв”.

Разработанные алюмосиликатные КЭ с на-
несенным АС аналогичного состава также мо-
гут применяться для локализации соединений 
радионуклидов цезия в отходящих газах высо-
котемпературных операций переработки ОЯТ 
различного типа в условиях радиохимических 
производств ведущих предприятий Госкорпо-

рации “Росатом”, процессов иммобилизации 
жидких высокоактивных отходов и производ-
ства цезиевых источников ионизирующего из-
лучения.

Работа выполнена при поддержке ПН “Про-
рыв”.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
A 	 динамическая сорбционная емкость, г/г 

КЭ (г/г АС)
C 	 концентрация CsI в газовом потоке, г/л
E 	 суммарная эффективность улавливания 

CsI всеми образцами сборки, %
W 	 объемный расход газа-носителя, л/ч
d 	 диаметр образца КЭ
h 	 высота образца КЭ
m 	 масса испарившегося CsI, г
ppi 	 количество пор на линейный дюйм
ppmv 	 единица измерения концентрации в мил-

лионных объемных долях
t 	 температура эксперимента, °C
τ 	 время проведения эксперимента, ч
η 	 степень использования активного слоя, %

ИНДЕКСЫ
exp 	 эксперимент
G 	 газ-носитель
CsI 	 иодид цезия
Cs 	 цезий
I2 	 иод
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Выполнен анализ эффективности новых схем интеграции турбодетандеров в системы нагрева 
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преобразуется в электрическую, что характеризует предлагаемые схемы как высокоэффективный 
способ производства электроэнергии собственной выработки на нефтехимическом производстве. 
Проведена оптимизация совмещенной схемы, и выполнен технико-экономический анализ. В ка-
честве потенциальных рабочих жидкостей процесса совмещенной электрогенерации рассмотрены 
составы сырьевых потоков наиболее распространенных промышленных процессов дегидрирова-
ния легких алканов.
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ВВЕДЕНИЕ

Дегидрирование является важным процессом 
для получения олефинов, представляющих боль-
шую ценность в качестве мономеров для произ-
водства синтетического каучука и пластмасс, син-
теза высокооктановых компонентов бензина и 
других ценных химических продуктов. Процессы 
дегидрирования проводятся при давлениях, близ-
ких к атмосферным, что требует компримирова-
ния газообразных продуктов для их последующего 
разделения методами абсорбции и экстрактивной 
ректификации. Это обуславливает значительные 
затраты электроэнергии в процессе. Доля элек-
троэнергии в общих эксплуатационных расходах 
процесса Oleflex может достигать 50%, что явля-
ется второй составляющей в себестоимости про-
дукции после сырья [1].

В условиях постоянно растущих тарифов на 
энергоресурсы проблема генерации электро
энергии непосредственно на нефтехимическом 
предприятии становится особенно актуальной. 

Одним из направлений производства электро-
энергии на предприятиях нефтепереработки и 
нефтехимии является интеграция в технологиче-
ские производственные процессы систем гене-
рации, работающих по принципу органического 
цикла Ренкина (ОЦР), позволяющих преобразо-
вать низкопотенциальное тепло отходящих по-
токов в электроэнергию. Наиболее предпоч-
тительными процессами для интеграции ОЦР 
являются процессы разделения смесей. Был 
проведен ряд исследовательских работ по оценке 
эффективности интеграции подобной системы в 
схему теплообменных аппаратов установки пер-
вичной переработки нефти [2, 3].

Известен принцип, аналогичный ОЦР, где 
турбодетандер интегрируется в нижнюю часть 
ректификационной колонны и позволяет ис-
пользовать в качестве рабочей жидкости кубо-
вый продукт ректификационной колонны [4]. 
Повышение давления в испарителе с дальней-
шей установкой детандера по потоку позволяет 
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значительно повысить эффективность работы 
генерирующей установки. В случае достаточно 
эффективной работы дополнительно устанавли-
ваемого в систему насоса и детандера, а также от-
сутствия тепловых потерь, КПД установки гене-
рации, интегрированной в ректификационную 
колонну, оказывается близким к 100%.

На основе идей интеграции турбодетандер-
ных установок в процессы ректификации в ра-
боте авторов [5] были предложены энерготех-
нологические схемы на базе реакторных блоков 
химико-технологических процессов, в частно-
сти для каталитического риформинга и пиро-
лиза нафты. Базовой идеей является интеграция 
турбодетандера в систему нагрева газосырьевой 
смеси реакторов, работающих при пониженных 
давлениях и высоких температурах.

В числе процессов, пригодных для интегра-
ции турбодетандерной системы генерации элек-
троэнергии, в данной статье рассматривается 
процесс дегидрирования легких алканов, в част-
ности изобутана в изобутилен. Коммерческие 
процессы дегидрирования изобутана (процесс 
Oleflex компании UOP, а также отечественный 
процесс НПО “Ярсинтез”) предполагают срав-
нительно высокий расход рециркулирующего 
изобутана на испарение перед подачей в реактор, 
что создает возможность эффективной интегра-
ции турбодетандерной установки в технологиче-
ский процесс.

Целью настоящей работы является подроб-
ный анализ эффективности новых схем инте-
грации турбодетандеров в схему нагрева газосы-
рьевой смеси процессов дегидрирования легких 
алканов с учетом особенностей различных про-
мышленных технологий дегидрирования по схе-
мам НПО “Ярсинтез” и UOP Oleflex.

АНАЛИЗ БАЗОВОЙ СХЕМЫ ПРОЦЕССА 
ДЕГИДРИРОВАНИЯ ИЗОБУТАНА

Описание базовой схемы. Технологическая 
схема процесса синтеза легких олефинов в ре-
акторе с кипящим слоем представлена на рис. 1. 
Дегидрирование алканов осуществляется в ре-
акторе с кипящим слоем микросферическо-
го алюмохромового катализатора КДМ либо 
алюмохромового катализатора ИМ-2201 (ЗАО 
“Каучук” г.  Стерлитамак) при температуре 
процесса 540–600°С и избыточном давлении 
0.05–0.17 МПа. Катализатор непрерывно цир-
кулирует между реактором 3 и регенератором 4, 
регенерация катализатора осуществляется при 
температуре 650°С и включает в себя стадии вы-
жига коксовых отложений при смешении с воз-

духом в верхней части аппарата, а также стадию 
восстановления катализатора метаном в ниж-
ней части. Реакция дегидрирования является 
эндотермической, до 40% необходимой тепло-
вой энергии вносится в зону реакции с катали-
затором, перегретым на стадии регенерации, 
остальное тепло поступает с сырьем, предва-
рительно нагретым в теплообменнике-рекупе-
раторе 1 и печи 2. Контактный газ из реактора 
охлаждается в парогенераторе 12, рекуперато-
ре 1 и поступает в скруббер 5, где дополнитель-
но охлаждается и промывается от катализатор-
ной пыли. Очищенный газ компримируется в 
системе 6 и конденсируется в теплообменни-
ке  7. Несконденсированные углеводороды С4–
С5 поглощаются смесью углеводородов С9–С12 
в абсорбере 9, затем отгоняются в десорбере 10 
и вместе с жидким продуктом из сепаратора 8 
направляются на выделение изобутилена и воз-
вратного изобутана. Отходящий газ из регене-
ратора 4 после охлаждения в парогенераторе 13 
дополнительно очищается в циклоне 11 и сбра-
сывается в атмосферу после дополнительной 
промывки и охлаждения в скруббере 5, анало-
гичном линии очистки контактного газа [6].

Оценка энергетических затрат реакторного блока. 
Определение энергетических затрат реакторного 
блока производилось с использованием программ-
ного пакета Aspen Hysys и термодинамического 
пакета Peng-Robinson. Исходные данные для моде-
лирования процесса были взяты из ранее опубли-
кованных работ [7, 8]. Состав контактного газа на 
выходе из реакторного блока, а также выход кок-
са на пропущенный изобутан были определены 
на основании экспериментальных исследований, 
представленных в работе [9]. Суммарный тепловой 
эффект реакций дегидрирования был оценен на 
основании упрощенной модели [9].

Упрощение схемы превращения изобутана 
использовано исключительно для оценки сум-
марного теплового эффекта реакции, значение 
которого не влияет на результаты проводимых 
расчетов процессов энерготехнологической схе-
мы. Доля тепловой энергии, вносимой в систе-
му с потоком регенерированного катализатора, 
была принята на основании технической инфор-
мации о процессе НПО “Ярсинтез” [6]. Адиаба-
тические КПД насосов и компрессора сжатия 
контактного газа были приняты соответственно 
0.75 и 0.84. Определенные на основании выше-
указанных источников технологические пара-
метры реакторного блока приведены в табл.  1. 
Состав контактного газа, определенный на ос-
новании экспериментальных данных о составе 
продуктов для процессов с микросферическим 
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алюмохромовым катализатором для чистого изо-
бутана, приведен в табл. 2.

Результаты расчета энергетических затрат 
реакторного блока базовой схемы процесса 
представлены на рис. 2. Для дальнейшего рас-
смотрения термодинамических особенностей 
исследуемого интеграционного подхода был сде-
лан ряд допущений: гидравлическое сопротивле-
ние всех элементов технологической схемы про-
цесса принято равным нулю, поток сырьевого и 
возвратного изобутана подан при эквивалент-
ной давлению процесса температуре насыщения 
жидкости. Принятое в расчетах пренебрежение 
гидравлическим сопротивлением в реакторе и 
нагревательном оборудовании позволяет выпол-
нить теоретические расчеты эффективности ин-
теграции без привязки к конкретным проектным 
решениям в реальных установках дегидрирова-
ния, где сопротивление печи и теплообменно-

го оборудования должны быть минимальными, 
поскольку пониженное давление способствует 
смещению равновесия в сторону образования 
олефинов.

ИНТЕГРАЦИЯ ТУРБОДЕТАНДЕРНОЙ 
УСТАНОВКИ В РЕАКТОРНЫЙ БЛОК 

ДЕГИДРИРОВАНИЯ

На основании модели базовой схемы процес-
са была разработана модель процесса, совме-
щенного с турбодетандерной установкой. Сов
мещенный процесс предполагает добавление в 
схему дополнительного насоса, турбодетандера, 
а также изменение теплообменной схемы про-
цесса. Для корректного сравнения совмещенной 
схемы с базовой объем рекуперированной энер-
гии продуктового потока принят одинаковым 
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Рис. 1. Принципиальная схема реакторного блока процесса дегидрирования НПО “Ярсинтез”.

Таблица 1. Технологические параметры реакторного блока [6–8]

G, т/ч ОСПС, ч–1 P, МПа Tin, °С Tout, °С LiC4=, % масс. SiC4=, % мол. XiC4, % мол. Lcoke, % масс.

62.7 400 0.15 580 538.5 41.8 88.3 48.9 0.31

Таблица 2. Компонентный состав сырьевого изобутана и контактного газа [9, 10]

Поток
H2 CH4 C3H8 C3H6 i-C4H10 i-C4H8 n-C4H10 C4H8

% масс.
Сырье 0 0 0.52 0.07 97.56 0.26 1.12 0.91
Контактный газ 1.41 1.95 2.73 1.35 48.17 42.77 1.12 0.49
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для двух случаев. Вид разработанной в Aspen 
Hysys модели представлен на рис. 3.

Результат расчета представлен на рис. 4. При 
сравнении полученной схемы с базовой очевид-
но, что при выполнении условия одинакового 
объема тепловой энергии рекуперации установ-
ка турбодетандера в линию подачи газосырье-
вой смеси приводит к увеличению тепловой на-
грузки технологической печи для достижения 

требуемой температуры процесса после расши-
рения газосырьевой смеси в турбодетандере. 
Адиабатное расширение смеси в турбодетандере 
подразумевает выработку электроэнергии и рас-
сеивание части энергии потока в виде теплоты. 
В  рассматриваемом идеальном случае при пре-
небрежении гидравлическими сопротивления-
ми, механическим КПД приводов насоса и де-
тандера, КПД электрогенератора и тепловыми 

Блок
пылеочистки

3.51 МВт
(Бутан)

5.28 МВт
(Вода)

Блок разделения
контактного газа

1.3 МПа

3.07 МВт

3.45 МВт

Отработанный
катализатор

50˚С  

538.5˚С  

349.9˚С  
143˚С  

62.4˚т/ч
20.4 МВт

580˚С  

–1.3˚С  

10.3 МВт
13.29 МВт

150 кПа
62.7 т/ч

104.3˚С 

i-C4 + Рецикл  

Рис. 2. Результаты расчета энергетических затрат реакторного блока процесса дегидрирования изобутана.
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Рис. 3. Вид модели, разработанной в Aspen Hysys.
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потерями в окружающую среду необходимый из-
быток тепловой нагрузки печи становится экви-
валентным выработке электроэнергии в турбоде-
тандере ввиду сохранения всего объема энергии 
потока, не использованного полезно в процессе 
электрогенерации, в виде тепловой энергии, со-
общенной потоку, который по технологическим 
условиям предполагается догревать в печи до ра-
бочей температуры процесса дегидрирования.

Наряду с промышленными технологиями деги-
дрирования изобутилена при повышенном давле-
нии широкое распространение получили процессы 
получения изобутилена и пропилена из соответ-
ствующих алканов при пониженном давлении.

Аналогично методике расчета энергозатрат 
процесса дегидрирования НПО “Ярсинтез” бы-
ла проведена оценка выработки электроэнергии 
при давлении расширения до 25 кПа для процес-
сов, осуществляемых в параллельных реакторах 
с короткими циклами реакции-регенерации. 
Выработка электроэнергии составила 2.62 МВт 
при аналогичных базовой схеме расходе газо-
сырьевой смеси и давлении процесса. Для про-
цесса Oleflex с движущимся слоем катализатора 
и значительно меньшей скоростью закоксовы-
вания катализатора предполагается осуществле-
ние процесса с циркуляцией полученного водо-
рода с его расширением в турбодетандере после 
отделения от контактного газа [1]. Основываясь 

на требуемом для проведения процесса синтеза 
мольном соотношении H2 : C4H10 [11] и анало-
гичной производительности реакторного блока, 
выполнен расчет, по результатам которого по-
тенциальный объем вырабатываемой турбоде-
тандером изобутана энергии составил 1.77 МВт 
в сравнении с уже используемым водородным, 
позволяющим выработку не более 0.85 МВт при 
увеличенной из-за необходимости компримиро-
вания дополнительного количества водорода по-
требляемой мощности компрессора контактного 
газа, которая составила 5.24 МВт.

Термодинамические аспекты энерготехнологи-
ческой схемы. При интеграции турбодетандеров 
в процесс дегидрирования рабочая среда будет 
определяться свойствами и составом газосырье-
вой смеси реактора дегидрирования, которая пе-
ред турбиной нагревается и испаряется за счет 
рекуперации тепла потока контактного газа из 
реактора. Процессы дегидрирования применя-
ются для производства широкого ряда олефи-
нов, а именно пропилена, бутиленов, изобути-
лена, бутадиена и изопрена. Примерные составы 
газосырьевых смесей и ряд физических свойств 
приведены в табл. 3.

Из таблицы видно, что сырьевые потоки раз-
личных процессов дегидрирования представля-
ют собой рабочие жидкости, которые являются 
достаточно эффективными для их применения 
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Рис. 4. Схема интеграции турбодетандера в реакторный блок процесса дегидрирования. Анализ энергозатрат.
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в схемах утилизации низкопотенциального теп-
ла на базе ОЦР [18, 19], где ключевым является 
процесс расширения рабочего газа в детандерах. 
Например, изобутановое сырье является фрео-
ном R600а, а пропановое сырье – R290.

На рис. 6 показана температурно-энтальпий-
ная диаграмма энерготехнологического процесса 
дегидрирования. Вследствие большого различия 
в положении температурных областей работы де-
тандера (100–200°С) и непосредственно реакци-
онного процесса (500–550°С) диаграмма оформ-
лена с изменением масштаба и смещением оси 
ординат (температуры) для наглядности.

На диаграмме представлены следующие про-
цессы:

A–B, A′–B′ − нагрев сырья до состояния на-
сыщения при пониженном и высоком давлении 
соответственно;

A–B, B′–C′ − испарение сырья при различ-
ных давлениях;

С′–D′ − расширение газосырьевой смеси в де-
тандере;

С–E, D′–E − перегрев газосырьевой смеси до 
температуры реакции в базовом процессе и энер-
готехнологическом варианте соответственно;

E–F − процесс дегидрирования в реакторе;
F–G − охлаждение газопродуктовой смеси в 

рекуперативном теплообмене;

G–H − захолаживание продуктов перед этапом 
компримирования и последующего разделения.

Рис. 5. Анализ энергозатрат энерготехнологической схемы дегидрирования с использованием реакторов с движущим-
ся слоем катализатора.
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Рис. 6. Температурно-энтальпийная диаграмма про-
цесса дегидрирования с интегрированным детан-
дером. Линии: 1, 2 – линия насыщения реагентов; 
2 – линия насыщения продуктов реакции дегидриро-
вания; 3, 4 – изобара сырья при давлении реакцион-
ного процесса и повышенном давлении соответствен-
но; 5 – изобара продуктов при давлении процесса.



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 3       2024

	 ИНТЕГРАЦИЯ ТУРБОДЕТАНДЕРОВ В РЕАКТОРНЫЕ БЛОКИ...	 397

Траектория A–B–C–E–F–G–H представ-
ляет собой базовый процесс дегидрирования. 
В энерготехнологическом варианте процесс до-
полняется этапами испарения сырьевого пото-
ка при повышенном давлении (линия A′–B′–C′) 
и расширением потока в турбодетандере по ли-
нии C′–D′ с совершением работы. Нагрев и ис-
парение рабочего потока могут выполнять-
ся рекуперацией энергии продуктов реакции. 
Рассматриваемый цикл производства электроэ-
нергии является разомкнутым, так как рабочая 
жидкость процесса постоянно обновляется и 
превращается в целевом процессе дегидрирова-
ния.

Оптимизация параметров работы турбодетанде-
ра. На рис. 7б представлены зависимости удель-
ной выходной мощности турбодетандерной уста-
новки от давления газосырьевой смеси на входе 

в турбодетандер для наиболее распространенных 
составов сырьевых потоков и их возможного со-
стояния в процессах дегидрирования легких па-
рафинов. Линии 2 и 4 представляют процессы 
дегидрирования изобутана соответственно при 
повышенном давлении с непрерывной циркуля-
цией катализатора и возможностью расширения 
газосырьевого потока до 150 кПа, а также про-
цессы короткоциклового типа при пониженном 
давлении с возможностью большего расширения 
до давления 25 кПа. Линии 1 и 3 характеризуют 
соответствующие процессы, ориентированные на 
получение пропилена. В ходе определения соот-
ветствующих зависимостей приняты допущения 
о пренебрежении значениями гидравлических со-
противлений аппаратов и трубопроводов. Адиа
батические КПД насоса и турбодетандера приня-
ты равными 0.75 и 0.84 соответственно.

Таблица 3. Компонентные составы и свойства сырьевого потока для различных процессов дегидрирования

Процесс
Газосырьевая смесь (потенциальная рабочая среда 

турбодетандера)

Zm, масc. % Тc, °С Pc, кПа ρ0, кг/м3

Производство пропилена
1) Процесс Catofin (CrOx/Al2O3, 600°C, 
0.3–1.0 бар) [12]
2) Процесс Oleflex (Pt–Sn/Al2O3 
катализатор, 630–650°C, 1.1–2.1 бар) [12]

1) >95.0% пропан, <1.7% этан, 
<3.3% н-бутан, <10 ppm сера [12]
2) пропан-водородная смесь = 1:1 

моль/моль [8, 13]

97.5 4308.5 2.01

Производство изобутилена
1) Процесс Oleflex (Pt–Sn/Al2O3 
катализатор, 604–610 °C, 0.4–1.4 бар) [14] 
2) Процесс Catofin (CrOx/Al2O3 катализатор, 
650°C, 0.20–1.2 бар) [15]
3) Процесс Ярсинтез–Snamprogetti (CrOx/Al2O3 
катализатор, 580–590°C, 1.25 бар, объемная 
скорость подачи сырья 120–150 ч–1) [10]

изобутановая фракция, марка 
высшая: >98.0% изобутан, <0.7% 

н-бутан, <0.5% н-бутилены*, <1.3% 
пропан или изобутан-водородная 
смесь = 1 : 1 моль/моль (в Oleflex)

134.6 3665.0 2.67

Производство бутиленов
Кипящий слой (CrOx/Al2O3 катализатор, 
560–585°C, 1.2 бар, объемная скорость 
подачи сырья 90–180 ч–1) [10, 16]

1) 97.0% н-бутан, 2.0% изобутан, 
1.0% углеводороды C5 и выше [16]
2) фракция нормального бутана: 
>98.6% н-бутан, <0.9% изобутан, 

<0.5% н-бутилены*, <0.3% пропан, 
<0.4% углеводороды C5 и выше

152.0 3791.8 2.69

Производство бутадиена (одностадийное)
Процесс Catadiene (CrOx/Al2O3 катализатор, 
590–625°C, 0.11–0.23 бар, объемная 
скорость подачи сырья 240 ч–1) [10]

бутан-бутиленовая фракция, 
содержание бутенов в сырье 25–

30% [10]
155.0 3922.4 614.53

Производство изоамиленов
Кипящий слой (CrOx/Al2O3 катализатор, 
530–555°C, 1.27–1.47 бар, объeмная 
скорость подачи сырья 115–180 ч–1) [10]

изопентановая фракция: >97.5% 
изопентан, <2.5% н-пентан, <1.5% 

углеводороды C2–C4 [10]
187.5 3334.7 641.96

Производство изопрена 
Стационарный слой (железо-оксидный 
катализатор, 570–640°C, объемная скорость 
подачи сырья 0.06–0.23 ч–1) [17]

изоамиленовая фракция: >80.0% 
изопентен, <2.0% изопрен) : 

водяной пар = 1:6 – 1:7.5 масс. [17]
289.0 20104.1 719.78
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Из полученной зависимости видно, что уве-
личение давления изобутана на входе в турбоде-
тандер до 3400 кПа позволяет получить 26 кВт/т 
электроэнергии при расширении до 150 кПа и 
42 кВт/т для расширения до 25  кПа. Соответ-
ствующие показатели для пропановых реактор-
ных систем составляют 31 кВт/т и 49 кВт/т соот-
ветственно.

Следует также отметить различия пропано-
вых и изобутановых систем, связанных прежде 
всего со свойствами изобутана и пропана как 
рабочих жидкостей ОЦР процессов. На рис. 7а 
представлена аналогичная рис. 7б зависимость 
температуры газосырьевой смеси на входе в де-
тандер от давления. Из представленной зависи-
мости видно, что линии изобутана для случаев 
расширения полностью повторяют друг друга, в 
то время как пропановая система, работающая 
при давлении расширения до 25 кПа требует 
большей температуры на входе в турбодетан-
дер по сравнению с вариантом расширения до 
150 кПа, чтобы обеспечить отсутствие конден-
сации паров при расширении. Изобутан харак-
теризуется как “изоэнтропная” жидкость для 
применения в качестве рабочей жидкости, в то 

время как вид T–S линии насыщения пропана 
позволяет судить о необходимости большего 
перегрева его паров перед расширением в тур-
бодетандерной установке [18].

Технико-экономический анализ. Для оценки 
экономического эффекта рассматриваемого в 
данной работе интеграционного подхода были 
проведены расчеты основных статей эксплуа-
тационных затрат реакторного блока установки 
дегидрирования изобутана по технологии НПО 
“Ярсинтез” с интегрированной детандерной 
установкой генерации в сравнении с базовым ва-
риантом работы реакторного блока. Результаты 
проведенного сравнения представлены в табл. 4.

Одним из ключевых параметров для прове-
дения сравнения эксплуатационных затрат сле-
дует считать количество вырабатываемой турбо-
детандерной установкой электроэнергии. В ходе 
сравнения выработка была определена как:
	 W W Wo pm� � �exp me e mp� � �– , 	 (1)

где Wpm – потребляемая мощность сырьевого 
насоса, МВт; Wexp – выходная мощность тур-
бодетандера, МВт; ηme – механический КПД 
привода турбодетандера; ηe – КПД электро-
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Рис. 7. Зависимость температуры перед детандером и удельной выходной мощности детандера от давления входного 
потока для различных сред и давления расширения. а – зависимость температуры потока перед детандером. б – за-
висимость удельной (на единицу массы сырьевого потока) выходной мощности детандера. Линии: 1 – пропан при 
расширении до 25 кПа; 2 – изобутан при расширении до 25 кПа; 3 – пропан при расширении до 150 кПа; 4 – изобутан 
при расширении до 150 кПа.
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генератора; ηmp – механический КПД привода 
насоса.

В качестве базиса для расчета эксплуатацион-
ных затрат были использованы следующие цены 
основных энергоресурсов: тепловая энергия  – 
1000 руб/Гкал; электроэнергия – 4 руб/кВт·ч; 
охлаждающая вода (воздух) – 100 руб/Гкал; хо-
лодильный цикл – 2300 руб/Гкал.

Адиабатические КПД сырьевого насоса и тур-
бодетандера были приняты соответственно 0.75 
и 0.84. Используемые значения КПД являются 
типичными для установок ОЦР с турбодетанде-
рами радиального типа [19]. Механический КПД 
привода насоса и турбодетандера был принят 
0.99, КПД электрогенератора был принят 0.96.

Следует отметить, что для оценки эксплуата-
ционных затрат были учтены технологические 
ограничения реального процесса, которыми 
ранее пренебрегали для лучшей демонстрации 
термодинамических аспектов работы интегри-
рованного в технологический процесс турбоде-
тандерного электрогенерационного цикла. Гид
равлическое сопротивление теплообменного 
оборудования, технологической печи, реактора 
и трубопроводных линий в реальном процессе 
не позволяет осуществлять расширение газо-
сырьевой смеси до требуемого давления синте-
за, поэтому при оценке минимально возможное 
давление потока после расширения в турбоде-
тандере принято 325 кПа (абс) с целью учета ги-

Таблица 4. Сравнение эксплуатационных затрат реакторного блока базовой схемы с совмещенной схемой про-
цесса дегидрирования изобутана

Технологический параметр Размерность
Базовая схема 

процесса 
дегидрирования 

Энерго-
технологическая 

схема
Расход газосырьевой смеси кг/ч 62 637
Производительность по изобутилену кг/ч 25 645
Конверсия изобутана % мол. 48.9
Селективность по изобутилену % мол. 88.3
Давление в реакторе кПа 150
Давление на входе турбодетандера кПа – 3400
Давление на выходе турбодетандера кПа – 325
Температура на входе турбодетандера °С – 133.6
Температура после турбодетандера °С – 46.01
Температура на входе в печь °С 378.6 356.1
Температура на входе в реактор дегидрирования °С 580.0
Температура контактного газа на выходе из реактора °С 538.5
Температура контактного газа после сырьевого 
теплообменника °С 143

Нагрузка печи МВт 11.79 12.98
Тепловой поток от регенерированного катализатора МВт 10.3
Нагрузка сырьевых теплообменников МВт 20.40 20.40
в т.ч. перегрев ГСС МВт 14.484 0.332
в т.ч. испарение изобутана МВт 5.335 1.412
в т.ч. нагрев до насыщения МВт 0.580 5.472
в т.ч. перегрев после детандера МВт – 13.183
Нагрузка охлаждения МВт 8.914 8.914
Нагрузка захолаживания МВт 3.510 3.510
Мощность компрессора контактного газа МВт 3.068 3.068
Мощность насоса МВт – 0.118
Мощность детандера контактного газа МВт – 1.311
Выработка электроэнергии МВт – 1.193
Операционные затраты млн руб/год 241.8 257.9
Доход от реализации электроэнергии млн руб/год – 39.88
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дравлического сопротивления системы теплооб-
мена и нагревательной печи.

Годовой доход от реализации вырабатывае-
мой интегрированной турбодетандерной уста-
новкой электроэнергии составил 39.9 млн руб. 
при увеличении годовых эксплуатационных за-
трат блока на 16.2 млн руб. Итоговый экономи-
ческий эффект составил 23.7 млн руб., что со-
ответствует 9.2% от рассчитанных суммарных 
эксплуатационных затрат блока.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В ходе выполненной работы подробно рас-

смотрен процесс дегидрирования изобутилена, 
совмещенный с турбодетандерной установкой 
электрогенерации, работающей по принципу 
органического цикла Ренкина. На примере про-
цесса НПО “Ярсинтез” показан принцип работы 
энерготехнологической системы, предполагаю-
щей совмещение процесса нагрева и испарения 
сырьевого потока с выработкой электроэнергии 
расширением полученной газосырьевой смеси 
повышенного давления до требуемого рабочего 
давления процесса. На основании расчетов, вы-
полненных с применением программного паке-
та Aspen Hysys, определены значения выработки 
электроэнергии для наиболее распространенных 
процессов дегидрирования, различных по воз-
можному давлению расширения газосырьевой 
смеси. Определено, что при сжатии сырьевого 
потока изобутана до давления 3400 кПа возмож-
на выработка до 60 кВт на тонну полученного 
изобутилена при расширении до рабочего дав-
ления 150 кПа и до 80 кВт на тонну для процес-
сов, осуществляемых при пониженном давлении 
25 кПа, что соответствует 52% от значения затрат 
основного потребителя электроэнергии в про-
цессе – компрессора контактного газа.

Несмотря на относительно большой возраст 
технологии дегидрирования в псевдоожиженном 
слое и наличие более современного процесса, ос-
нованного на применении реакторов со стацио-
нарным слоем катализатора, предлагаемые в ста-
тье технические решения полностью подходят для 
всех типов установок, где возможна организация 
теплообмена для испарения сырья реактора при 
повышенном давлении. При этом давление по-
сле детандера полностью определяется гидравли-
ческим сопротивлением печи и реакторов блока 
дегидрирования, а максимальное значение давле-
ния перед детандером зависит от системы рекупе-
рации тепла газопродуктовой смеси.

Проведена экономическая оценка эффек-
тивности применения совмещенной турбоде-

тандерной установки, рассчитаны эксплуатаци-
онные затраты процесса в сравнении с базовым 
вариантом, а также возможный доход от реали-
зации электроэнергии для установки дегидриро-
вания изобутана мощностью 200 тыс. тонн в год 
по изобутилену. Определено, что при увеличе-
нии эксплуатационных затрат за счет потребле-
ния топлива в технологической печи на 16.2 млн 
руб./год возможна реализация выработанной 
электроэнергии с доходом 39.9 млн руб./год. Та-
ким образом, экономический эффект составляет 
23.7 млн руб/год, что соответствует 9.2% энерго-
затрат реакторного блока и схемы компримиро-
вания.

На основании результатов работы можно 
сделать вывод о возможности применения рас-
сматриваемого подхода в большом количестве 
технологических процессов, предполагающих 
нагрев и испарение сырьевых углеводородных 
потоков, например процессов пиролиза нафты и 
каталитического риформинга.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
G 	 массовый расход, т/ч
P 	 абсолютное давление, МПа
T 	 температура, °С
LiC4=	 выход изобутилена на пропущенный изо

бутан, масс. %
SiC4= 	 селективность по изобутилену, мол. %
XiC4 	 степень конверсии изобутана, мол. %
Zm 	 массовая концентрация, масс. %
Tc 	 критическая температура, °С
Pc 	 критическое давление, кПа
Ppm 	 давление насоса перед детандером, кПа
Ws 	 удельная выходная мощность детандера, 

кВт/т
Wo 	 выработка электроэнергии, МВт
Wexp 	 выходная мощность детандера, МВт
Wpm 	 потребляемая мощность насоса, МВт
ρ0 	 плотность при нормальных условиях, кг/м3

ηe 	 КПД электрогенератора
ηme 	 механический КПД привода турбодетан-

дера
ηmp 	 механический КПД привода насоса
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