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Наиболее удобным и экономичным радиационно-химическим реактором 
для жидкофазных цепных реакций является цилиндрический аппарат 
с линейным источником гамма-излучения, расположенным по оси. Одним 
из способов расчета производительности такого реактора является следую­
щий: а) известным методом вычисляется распределение мощности дозы по 
радиусу аппарата (*, 2, 3); б) полученная зависимость аппроксимируется 
подходящей легко интегрируемой в квадратурах функцией; в) по извест­
ной зависимости скорости реакции от мощности дозы (для хорошо переме­
шивающихся реагентов) вычисляется производительность реактора

Q = ^Wdv, (1)
V

где W — скорость реакции, a v — объем.
Очень удобной и достаточно точной для вычислений аппроксимирую­

щей функцией зависимости мощности дозы от радиуса реактора являет­
ся (4)

/=аН~ь, (2)

где I — мощность дозы, R — расстояние точки от оси облучателя, а и Ъ — 
постоянные. Многие цепные жидкофазные реакции протекают так, что 
в процессе продолжения цепи участвуют две активные частицы (атомы или 
радикалы). В этом случае одно звено цепи состоит из двух элементарных 
реакций. Например, при низкотемпературном окислении алкилбензолов до 
гидроперекисей цепь продолжается по реакциям
' f . «7 1) R+O2->RO2; 2) RO2+RH->ROOH+R

при хлорировании органических соединений по реакциям
1') C1+RH->HC1+R, 2') R+C12-*RC1+C1.

Участие двух частиц в продолжении цепи характерно для реакций броми­
рования, присоединения треххлористого фосфора к олефинам, гидроброми­
рования и гидрохлорирования непредельных соединений, алкилирования, 
сополимеризации и многих других.

Для цепной реакции, протекающей в жидкой фазе между хорошо очи­
щенным реагентом и в сосуде достаточно больших размеров, характерен 
квадратичный обрыв цепи. Поскольку в продолжении цепи участвует две 
частицы, то должны иметь место три элементарные реакции обрыва цепи. 
Например, для реакции окисления:

3'|) R+R->7?2, 4') R+C1-*RC1, 5') С1+С1-*С12.
для хлорирования:

3') R+R->R2, 4') R+C1+RC1, 5') С1+С1-*С12.
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Применяя принцип квазистационарных концентраций для активных ча­
стиц, можно найти общее выражение для скорости реакции. Например, 
для скорости окисления (5):

/с2[ИН]Ш }

г [RH] -12
L [О2] J

(3)

где [RH] — концентрация углеводорода, [О2] — концентрация кислорода, 
kt — соответствующая константа скорости элементарной реакции, a Wt — 
скорость зарождения начальных центров реакции.

При инициировании реакций ионизирующей радиацией
WWGo-10"2, (4)

здесь / — мощность дозы выражена в эв/см3>сек, Go — радиационно-хими­
ческий выход активных частиц, зарождающих цепи. Следовательно, ско­
рость реакции пропорциональна корню квадратному из мощности дозы. 
Для дальнейших вычислений выражение (3) удобно записать в виде

Ж=аУД (5)
где а — величина не зависящая от мощности дозы. Подставляя (5) и (2) 
в (1), для производительности реактора найдем

Q= Jal/aR-b2nHR dR
«1

АлНаУа , -——— ;—„(уда-ь) _y^-‘)).
4—&

(6)

Можно вычислить производительность реактора, используя также величи­
ну средней мощности дозы по объему реактора. Средняя мощность до­
зы (4)

/
V

2a(J&~b -R\ ь)

(2-ь) (яг-яг) ’
Производительность аппарата при средней мощности дозы I

Q=nH ^R22—R2) аУ 1=лНа. (R*~b-R2-b) (Rf-Rft.
’ 2—b

(7)

(8)

Отношение точно вычисленной производительности реактора к производи­
тельности, вычисленной по средней мощности дозы, будет:

Q = ^2-b^R2i-b-yRli~b) (Q}

Q (4-6) У2 У (Я^-ЯЛ6) (Я22-Я,2)
Отношение зависит от толщины слоя реагентов и величины Ь. Обычно Ь< 
<2 и часто составляет величину 1,4—1,7. Отношение (9) для заданных 
размеров реактора остается практически постоянным и близко к единице. 
Когда 6=0, то (9) равно единице, когда Ъ=2 формула (9) недействитель­
на. В этом случае справедливы равенства:

Q=2naU-H(Ri-Ri), Т = -----In—,’ 2 Т) 2 О ’
112 —XI у 211 .

<?=ла72а • Я]/ (Я22-Я,2)1п-^, С/^=1/2(Я2-Я1)/У(Я22-Я12)1пЯ2/Я1.

Задавшись размерами аппарата, например Я±=5 см, Я2=35 см (размеры 
близки к реальным), из (10) следует, что <2/(?=0,88. Для промежуточных 
значений величины Ь, 0=^6С2, отношение составляет 1 >Q/Q>Q,88. При 
заданной величине b отношение Q/Q изменяется незначительно при изме­
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нении Rz—Ri- Так, при 6=2 и 5С7?.2—7?i^40, 0,85^<2/<2=50,98; при 6=1,5, 
0,9^2/2^0,99. Таким образом, для реальных размеров радиационно-хими­
ческого аппарата с ошибкой, не превышающей 10%, Q—Q- Обычно произ­
водительность реактора задана, поэтому задавшись средней мощностью до­
зы легко рассчитать объем реактора по формуле (8). В (4) показано, что 
начиная с толщины слоя жидкости R2—7?1=30—40 см энергетический к.п.д. 
реактора растет очень медленно. Поэтому для реального аппарата радиус 
будет составлять величину, близкую к 30—40 см. Отсюда легко вычислить 
высоту слоя реагирующей жидкости. Зная объем реактора, по заданной 
средней мощности дозы легко вычислить суммарную активность облучате­
ля по формуле (5) в (4). Однако расчет производительности реактора с 
использованием выражения (3) справедлив только для начального време­
ни реакции, так как с увеличением глубины превращения скорость реакции 
уменьшается. Очень часто цепной процесс проводится при таком соотноше­
нии реагентов, температуре и скорости инициирования, что имеет место 
только одна из трех реакций обрыва цепи, в этом случае уравнение (3) 
упрощается. Так, например, уже при парциальном давлении кислорода в 
окисляющем газе более 100 мм рт. ст., как правило, имеет место обрыв 
цепи путем рекомбинации перекисных радикалов. В этом случае (3) пере-

__
ходит вИ =——VW,[RR], Обозначая концентрацию окисляющегося уг- 

Yks
леводорода через /I/, концентрацию образующегося конечного продукта ре­
акции через х и K={k2l^ki)^Wi, можно записать dx!dt=K\Ma~х), где 
Мо — начальная концентрация окисляющегося углеводорода. Для кинети­
ческой кривой при граничных условиях =0, 47=0 получаем

х=Л/0[1—exp (—Kt) ], (11)
а также И/=И/0 exp (— Kt), где Wa=KMa — начальная скорость реакции. 
Для времени достижения конверсии [J, т. е. когда х=$Ма т=—In (1—$)/К. 
При этом средняя скорость реакции от начала и до х=$Ма будет

И’= -
1п(1-р)

М,= -
ln(l-fJ)

Wo. (12)

Так, например, для достижения степени конверсии (3=0,5 средняя скорость 
V7=0,72 Wo, а для (3=0,7; 17=0,59 Wo. Таким образом, с увеличением кон­
версии средняя скорость уменьшается и для заданной производительности 
необходимо работать при больших средних мощностях дозы, а отсюда сле­
дует, что реактор должен иметь большую активность облучателя. При рас­
чете производительности аппарата по формуле (8) необходимо вводить по­
правочный множитель — (3/1п (1—^), если процесс проводится в периодиче­
ском режиме. Если процесс проводится в непрерывном режиме при сильном 
перемешивании реагентов, то скорость реакции для заданной конверсии 
будет

РИ=ГК0(1—Р), (13)

а поправочный коэффициент (1—^).
Полученные результаты были применены для расчета производитель­

ности радиационно-химического аппарата синтеза изомеров — окиси три­
хлорэтилена и хлорангидрида дихлоруксусной кислоты путем жидкофазного 
окисления трихлорэтилена кислородом. Описание установки приведено 
в (6, 7). Для синтеза применяли стандартный эмалированный цилиндриче­
ский реактор высотой 62,5 см и внутренним диаметром 50 см с линейным 
источником излучения по оси аппарата. Внешний диаметр гильзы, в кото­
рую вводили источники, составлял 6 см. Распределение мощности дозы в 
реагентах по радиусу реактора измеряли ферросульфатной дозиметрией; 
оно хорошо описывалось функцией 7=4,91016 R~' 'z эв/см3-сек с точ­
ностью ±7%.
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В результате лабораторного исследования кинетики окисления три- 
хроэтилена была найдена зависимость скорости реакции от различных па­
раметров при больших концентрациях кислорода (8)

Ж=5-10-’ехр (-8000//?Г)АГУТУь (14)

где W — скорость образования суммы изомеров в молек/см3-сек, М — кон­
центрация трихлорэтилена в молек/см3, Т — температура в °К, 7?=2, W,— 
скорость образования начальных центров реакций (вычисляется по фор­
муле (4), Go=3,5). В одном из опытов в реактор загрузили 117,0 кг три­
хлорэтилена; окисление проводили при температуре 70° С, продувая через 
реактор 3 м3/час сухого кислорода при атмосферном давлении и сильном 
струйном перемешивании реагентов. После 9 час. работы установки было 
получено 119,0 кг окисленной массы, в которой содержалось 72,7% окиси 
и хлорангидрида; унос трихлорэтилена составил 6,4%. Конверсия три­
хлорэтилена при этом составила [3=0,66.

Рассчитанная производительность реактора по формуле (6) с учетом 
поправки на конверсию (аппарат работал в периодическом режиме) была 
меньше на 11,5% от наблюдавшейся, т.е. расчет в пределах допустимых 
ошибок измерения совпадает с экспериментом.
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