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Введение
Соединения, образующиеся в хлорорганическом 

синтезе, являются продуктами комплексной пере-

работки поваренной соли, при электролизе которой 

получают хлор, и нефти или природного газа — ис-

ходных субстанций для получения органических 

продуктов. При этом масштабы потребления хлора 

следует строго соотносить с объемами потребления 

каустической соды, образующейся наряду с хлором 

в процессе электролиза.

Объем производства хлора в мире в 2010 г. соста-

вил 50 млн т, в том числе в России — 1 млн т, 60—

70 % произведенного хлора используется в химичес-

кой промышленности, в основном в производстве 

продуктов хлорорганического синтеза.

Потребление хлора, тыс. т (% от общего выпуска 

хлора), на производство хлорорганических продук-

тов в России:
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ческого синтеза в России, естественно, не способ-

ствует развитию, созданию производств катализа-

торов, используемых в промышленных процессах.

Перенос хлора в процессах синтеза хлорорга-

нических соединений осуществляется разнообраз-

ными реакциями, среди которых следует выделить 

хлорирование, гидрохлорирование, дегидрохлори-

рование, оксихлорирование. При переработке от-

ходов хлорорганических производств определенное 

значение имеют реакции «обесхлоривания» (в час-

тности, окисление или гидрирование хлороргани-

ческих соединений).

Указанные процессы могут идти и в жидкой, и в 

газовой фазах, часто в присутствии катализаторов, 

выбор и условия использования которых (гомоген-

но- или гетерогенно-каталитический процесс) все-

цело определяются типом реакции.

В табл. 2 приведены основные промышленные 

процессы хлорорганического синтеза, либо дейст-

вовавшие (действующие) в России, либо их техно-

логии разработаны и могут быть рекомендованы к 

реализации, и условия их проведения. 

В статье рассмотрены основные закономер-

ности многотоннажных каталитических процес-

сов хлорорганического синтеза, причем основ-

ное внимание уделено практическому состоянию 

промышленных производств и перспективам их 

развития, в том числе обеспечения эффективны-

ми катализаторами. Прежде всего это относится к 

тво продуктов хлорорганического синтеза в России 

находится в состоянии стагнации. За последние 25 

лет было введено в эксплуатацию лишь одно произ-

водство — винилхлорида в Стерлитамакском ОАО 

«Каустик», мощностью 135 тыс.т/год (в 2009 г. мощ-

ность увеличена до 200 тыс.т/год). Ряд производств 

либо закрыт (производства винилхлорида в ОАО 

«Усольехимпром» и в Новомосковской АК «Азот», 

эпихлоргидрина, тетрахлорэтана и трихлорэтиле-

на в ОАО «Усольехимпром», Na-соли монохлорук-

сусной кислоты на Чапаевском заводе химических 

удоьрений), либо законсервирован (производства 

эпихлоргидрина и перхлорэтилена в Стерлита-

макском ОАО «Каустик»), либо эксплуатируется на 

неполную мощность (производства хлорметанов в 

Волгоградском ОАО «Химпром» и в Чебоксарском 

ОАО «Химпром»). Причины этого — низкий потре-

бительский спрос на внутреннем рынке и высокие 

затраты на получение ряда продуктов, связанные с 

ростом цен на сырьевые компоненты (этилен, про-

пилен), а также с устаревшими технологиями их 

производства.

Доля России в мировом производстве основных 

хлорорганических продуктов, как правило, не пре-

вышает 1,5—2 %. Некоторые продукты, например, 

хлоропрен, а также ряд мало- и среднетоннажных 

хлорорганических продуктов в России не произво-

дятся вообще.

Такое состояние промышленности хлороргани-

Таблица 1
Мощности (М) и объемы производства (О.П.), тыс.т/год, основных хлорорганических продуктов 
в России 

Хлорорганические 
продукты

1999 г. 2005 г. 2008 г. 2009 г. 2010 г.

М М М О.П. М О.П. М В.М.*1

Винилхлорид 634,4 603,8 (2003) 614,0 590,0 644,0 537,0 618,0 26,0

Метилхлорид 25,1 (2001) 25,0 18,1 7,2 18,1 3,0 18,1 –

Метиленхлорид 25,1 30,0 30,3 31,8 30,3 28,6 30,3 –

Хлороформ ~50,0 53,5 55,9 52,1 53,5 45,6 53,5 –

Трихлорэтилен – 78,0 57,0 32,8 57,0 18,0 15,0 42,0

Перхлорэтилен – 14,0 14,0 15,2 14,0 6,8 - 14,0

Эпихлоргидрин 58,3 58,0 (2003) 64,6 66,2 64,6 33,7 30,0*2 34,6

Хлорпарафины – – 85,0 22,0 87,0 20,0 87,0 –

Примечание.  Данные за 2008–2009 гг. представлены НИИТЭХим. 
*1 Вывод мощностей. 
*2 Законсервировано в 2009 г.
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HgCl2

C2H2 + HCl → C2H3Cl + 112,9 кДж.

Впервые реакция была осуществлена германс-

ким химиком Ф. Клатте в 1912 г. [1]. В промышлен-

ных условиях процесс был реализован компанией 

BASF в 1929 г. С середины 1950-х гг. в течение бо-

лее, чем 25 лет гидрохлорирование ацетилена было 

основным промышленным способом производства 

винилхлорида в России. Мощность производств 

составляла в среднем 25—30 тыс. т в год. В качестве 

сырья использовался ацетилен, полученный как из 

карбида кальция, так и термоокислительным пиро-

лизом метана, очищенный от гомологов. 

производству винилхлорида по сбалансированной 

схеме, поскольку данное соединение относится к 

наиболее многотоннажным и, одновременно, на-

иболее востребованным продуктам хлороргани-

ческого синтеза.

Химия и технология 
промышленных каталитических 
процессов хлорорганического синтеза, 
действующих в России

Гидрохлорирование ацетилена — старейший спо-

соб получения винилхлорида.

Таблица 2
Основные промышленные процессы хлорорганического синтеза

Процесс
Продукты Среда, 

катализатор
t, °С р, МПа

исходный конечный

Прямое 
хлорирование 
в газовой фазе 

(заместительное, 
для дивинила 
– присоедини-

тельное)

Метан, метилхлорид
Этан

Пропилен
Дивинил

Углеводороды и хлор-
углеводороды С1-С3

Хлоруглеводороды С2
Хлоруглеводороды С3

Метиленхлорид, хлороформ
Этилхлорид

Аллилхлорид
Дихлорбутены
Перхлорэтилен

Перхлорэтилен, трихлорэтилен
Перхлорэтилен

Объем
То же
–//–
–//–
–//–

Псевдо-
ожиженный 

слой

520–550
350–400
500–520
350–400

600
400–450
500–530

0,1
0,1–0,3

0,1
0,1–0,3
0,2–0,3
0,1–0,3

0,1

Прямое 
хлорирование 
в жидкой фазе 
(присоедини-

тельное)

Этилен
Ацетилен

1,2-Дихлорэтан
1,1,2,2-Тетрахлорэтан

FeCl3
FeCl3

50–120
90–120

0,1–0,-6
0,1

Прямое 
хлорирование 
в жидкой фазе 

(заместительное)

Метилхлорид
Парафины

Бензол
Уксусная кислота

Метиленхлорид, хлороформ
Хлорпарафины

Хлорбензол
Монохлоруксусная кислота

Инициатор
То же
FeCl3

(СН3СО)2О

80–90
90–120
80–95

100–120

0,3–0,5
0,1
0,1
0,1

Окислительное 
хлорирование 
в газовой фазе

Этилен
1,2-Дихлорэтан

1,2-Дихлорэтан
Перхлорэтилен, трихлорэтилен

CuCl2/Al2O3
CuCl2/SiO2

220–250
350–400

0,2–0,4
0,1–0,3

Гидрохлорирование 
в газовой фазе

Ацетилен Винилхлорид HgCl2/АУ 180–220 0,1–1,0

Гидрохлорирование 
в жидкой фазе

Этилен Этилхлорид AlCl3 –5÷0 0,1

Дегидро-
хлорирование 
в газовой фазе

1,2-Дихлорэтан
1,1,2,2-Тетрахлорэтан

Винилхлорид
Трихлорэтилен

Объем
То же

500–520
480–500

1,0–2,0
0,5–1,0

Дегидро-
хлорирование 
в жидкой фазе

1,1,2-Трихлорэтан
1,1,2,2-Тетрахлорэтан

Дихлоргидрины глицерина
3,4-Дихлорбутены

Винилиденхлорид
Трихлорэтилен
Эпихлоргидрин

Хлоропрен

Са(ОН)2
То же
–//–
NaOH

80–90
90–100
60–70

90–100

0,1
0,1
0,1
0,1
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ных пор, тем активнее адсорбируется дихлорид рту-

ти и тем активнее и стабильнее катализатор.

Активность и стабильность катализатора значи-

тельно зависят от поверхностных функциональных 

групп. Например, увеличение содержания карбо-

нильных групп понижает активность и стабильность 

катализатора, по-видимому, из-за способности к вос-

становлению HgCl2 вплоть до металлической ртути, а 

фенольные группы могут способствовать увеличению 

стабильности вследствие их окисления до хинонов.

Использование в полной мере кинетических воз-

можностей катализатора достаточно затруднитель-

но: реакция гидрохлорирования ацетилена весьма 

экзотермична, а повышение нагрузки реакционной 

смеси при неравномерном распределении активно-

сти по слою катализатора сдвигает область макси-

мальных тепловыделений процесса в участок слоя с 

большей каталитической активностью. Именно по-

этому, несмотря на то, что гидрохлорирование идет 

в кинетической области, при повышении нагрузки 

реакционной смеси максимальная температура в 

слое возрастает, т.е. тепловыделение в реакторе с по-

вышением нагрузки растет быстрее, чем теплоотвод. 

При этом практически полное превращение идет на 

большем участке трубки. Так как процесс обычно 

осуществляют в трубчатых контактных аппаратах 

(dтр = 50 мм), максимальная единичная мощность 

реактора — 10 тыс. т/год. Максимальная температу-

ра реакции 150—180 °С вследствие высокой летучес-

ти HgCl2.

Из-за высокой стоимости ацетилена (его полу-

чение как из карбида кальция, так и из природно-

го газа весьма энергозатратно), низкой единичной 

мощности реакторов (для производства винилхло-

рида, например, 300 тыс. т в год необходимо 40—

50 реакторов) и экологических проблем, связан-

ных с уносом сулемы, производства винилхлорида 

из ацетилена практически повсеместно (за исклю-

чением КНР) выведены из эксплуатации. По этой 

причине компании-производители катализаторов 

еще в 1990-х гг. прекратили выпуск катализаторов 

гидрохлорирования ацетилена.

В России после закрытия производств в Дзержин-

ске, Новомосковске, Усолье-Сибирском процессы 

гидрохлорирования ацетилена сохранились только 

в Волгоградских ОАО «Химпром» (сырье — карбид-

ный ацетилен) и «Пласткард» (комбинированный 

процесс с переработкой разбавленных этилена и аце-

тилена, полученных пиролизом пропан-бутановой 

фракции). Катализатор готовят непосредственно на 

Основное преимущество гидрохлорирования 

ацетилена — простота технологического оформ-

ления. Процесс идет в неподвижном слое катали-

затора, содержащего 10—12 мас.% HgCl2 (сулемы) 

нанесенного на активированный уголь (АУ), в 

реакторах трубчатого типа при 120—220 °С. Ката-

лизатор характеризуется высокой активностью и 

селективностью: степень превращения ацетиле-

на превышает 99 %, селективность образования 

винилхлорида составляет 98—99 %. Активность 

катализатора в зависимости от условий реакции 

колеблется от 0,43 до 2,14 ммоль/(кг·с). Как прави-

ло, гидрохлорирование проводят с 2—5 %-ным из-

бытком HCl. Единичная производительность ре-

актора 2—10 тыс. т/год. Срок службы катализатора 

в промышленных условиях колеблется от 0,5 до 1—

1,5 лет в зависимости от чистоты исходных продук-

тов и нагрузок по сырью [2]. 

Многочисленные попытки разработки альтер-

нативного катализатора, не содержащего HgCl2 в 

качестве активного компонента и обладающего та-

кими же высокими эксплуатационными характе-

ристиками, не принесли успеха [7].

Согласно данным адсорбционных измерений [3, 

4] связь HgCl2—AУ имеет химическую природу и, по-

этому, адсорбцию реагентов следует рассматривать 

как реакцию образования поверхностных компо-

нентов HgCl2·НCl, HgCl2·2НCl, HgCl2·С2Н2 и др. Ав-

торами работы [5] качестве активного центра принят 

комплекс HgCl2·HCl, который через ряд интермедиа-

тов превращается в винилхлорид по стадиям:

HgCl2·2НCl + С2Н2 → HgCl2·НCl + С2Н3Cl,

HgCl2·НCl·С2Н2 + НCl → HgCl2·НCl + С2Н3Cl.

Согласно [6], существует два механизма реакции 

при разных температурах: при t < 140 °С ацетилен и 

хлороводород адсорбируются на разных участках и 

реагируют на поверхности с образованием винил-

хлорида, который медленно десорбируется в газовую 

фазу; при t > 140 °С количество адсорбированного 

ацетилена малó, и ацетилен из газовой фазы взаи-

модействует с адсорбированным хлороводородом.

В данной каталитической системе активный 

уголь — не инертный носитель, а активный компо-

нент, поэтому его химическая природа и структура 

заметно влияют на свойства катализатора. Установ-

лено [2], что преобладающая роль в процессе гидро-

хлорирования ацетилена принадлежит переходным 

порам с диаметром более 1 нм: чем больше переход-
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Эта схема подтверждается наличием в катализа-

торе одно- и двухвалентной меди, причем с повыше-

нием температуры оксихлорирования содержание 

Cu+ увеличивается [10, c. 78]. 

Кинетика процесса оксихлорирования этилена 

изучалась рядом авторов [30—36]. Было показано, 

что хлороводород способствует лучшему дисперги-

рованию солевой фазы, а скорость процесса в упро-

щенном виде может быть отражена уравнением:

r = kpC2H4
. 

На основании кинетических данных предпола-

гается, что катализатор медленно взаимодействует с 

этиленом, это предшествует реокислению катализа-

тора с участием кислорода. Отсутствие зависимости 

скорости от парциального давления HCl позволяет 

предположить, что адсорбция HCl на катализато-

ре — первичный акт — идет быстро. 

Важнейшую роль в процессе играет природа но-

сителя. В отличие от инертного по отношению к со-

левым системам силикагеля, использование γ-Al2O3 

приводит к увеличению акцепторной способности 

катиона меди вследствие образования мостиковых 

связей между катионами меди и носителя. Это облег-

чает разрыв двойной связи этилена при его взаимо-

действии с катионами меди. Хлороводород участвует 

не только в увеличении дисперсности солевой фазы 

на поверхности катализатора, но и в формировании 

каталитически активных центров на поверхности 

γ-Al2O3 и в регенерации исходного состояния меди. 

Роль кислорода сводится не только к окислению Cu+ 

до Cu2+: он способствует миграции ионов хлора с об-

разованием CuCl2 [37]. 

Наряду с хлоридом меди в катализаторы ок-

сихлорирования этилена могут вводиться в качест-

ве промоторов или стабилизаторов хлориды таких 

металлов, как La, Mg, K и др., которые не только 

увеличивают способность катионов меди к коор-

динационному связыванию с олефинами, но и спо-

собствуют уменьшению доли побочных реакций, в 

частности, глубокого окисления [10, c. 79].

В процессе оксихлорирования этилена можно 

условно выделить две группы продуктов:

— побочные хлорорганические, включающие 

бóльшую часть хлорзамещенных углеводородов С1—

С2 парафинового и олефинового рядов;

— глубокого окисления — СО и СО2. 

Ввиду того, что на долю оксидов углерода прихо-

дится до 70 % этилена, превращающегося в побочные 

продукты, исследование условий их образования 

предприятиях. Носитель — АУ АГН-2, производи-

мый в Перми, либо кокосовый уголь, закупаемый по 

импорту. Расход катализатора — на уровне 1 кг/т ВХ, 

т.е. потребность в данном типе катализатора для про-

изводств, действующих в России, 60—65 т в год. 

Объем производства катализатора гидрохлори-

рования ацетилена в мире, составляет, по-видимо-

му, 10—12 тыс.т в год, главным образом, за счет его 

выпуска и потребления Китаем. Объем выпуска ви-

нилхлорида в Китае составляет, по некоторым дан-

ным, 16 млн т в год (40 % мирового производства), 

в том числе 12 млн т в год из ацетилена. Например, 

на заводе мощностью 700 тыс. т в год (больше, чем во 

всей России) действует 300 реакторов. Такой подход 

обусловлен, очевидно, низкой стартовой базой Ки-

тая, реализацией государственной угольной про-

граммы (получение карбида кальция) и дотациями 

на электроэнергию. Тем не менее, в последние годы 

намечается тенденция постепенного закрытия этих 

производств и создания многотоннажных комплек-

сов на основе этилена, получаемого, в свою очередь, 

по МТО-технологии (метанол — в олефины). Такой 

подход к получению этилена может быть актуален и 

для России.

Окислительное хлорирование этилена — самый 

многотоннажный гетерогенно-каталитический про-

цесс промышленного хлорорганического синтеза. 

Причина этого: данный процесс — ключевая стадия 

сбалансированной схемы производства винилхло-

рида, объемы производства которого в мире соста-

вили в 2010 г. 40 млн т. 

Наряду с практически полной утилизацией хло-

роводорода, образующегося непосредственно на 

стадии получения винилхлорида, в процессе окис-

лительного хлорирования этилена синтезируется 

дополнительное количество дихлорэтана, также пе-

рерабатываемого в винилхлорид. Суммарная мощ-

ность процессов окислительного хлорирования 

этилена в мире 18—20 млн т дихлорэтана в год. 

Окислительное хлорирование этилена идет на ка-

тализаторах, содержащих CuCl2, при 200—300 °С — 

значительно ниже температур процессов Дикона 

или оксихлорирования предельных углеводородов, 

и не включает стадию окисления HCl. Механизм ок-

сихлорирования включает стадию взаимодействия 

этилена с CuCl2, в результате которого образуется 

восстановленная форма меди:

2CuCl2 + С2Н4 → С2Н4Cl2 + 2CuCl,

2CuCl + 2 HCl + 0,5О2 → 2CuCl2 + Н2О.
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рушить режим псевдоожиженного слоя или даже 

полностью исключить его возникновение [40].

Агломерация частиц характерна для катализато-

ров, содержащих избыточные (относительно взаи-

модействия с носителями) фазы хлорида и гидроксо-

хлорида меди. В режиме с преимущественным содер-

жанием хлороводорода в катализаторе разрушаются 

алюминаты одновалентной меди с образованием 

CuCl, нарушается баланс CuCl—CuCl2 и формиру-

ется нестехиометрический комплекс HCuCl2·0,5H2O 

с низкой (145 °С) температурой плавления [38, 41]. 

Показано [7], что оптимальным является катализа-

тор с максимальным атомным отношением Al:Cu на 

внешней поверхности зерна. В этом случае на повер-

хности находится не более 25 % всей меди, содержа-

щейся в катализаторе, что определяет возможность 

работы с малым (≤ 2 %) избытком этилена по отно-

шению к хлороводороду, а также низкую селектив-

ность окисления, идущего преимущественно на из-

быточных медьсодержащих структурах.

В [42] рассмотрены вопросы, связанные с увели-

чением единичной производительности промыш-

ленных реакторов псевдоожиженного слоя. Пара-

доксально, но производительность реакторов можно 

увеличить, используя катализаторы с пониженной 

активностью. Уменьшение активности катализато-

ров на основе оксида алюминия обычно достигается 

вводом хлоридов щелочных или щелочноземельных 

металлов: в основном, калия или магния. Введение 

этих добавок в атомном соотношении Me/Cu = 1÷2,5 

приводит к снижению константы скорости реакции 

оксихлорирования при 220 °С в 3—5 раз. Полнота 

превращения хлороводорода в этом случае может 

быть достигнута повышением температуры до 245—

255 °С; селективность процесса остается на уровне 

98—98,5 % вследствие того, что скорость реакций 

окисления этилена или дихлорэтана с образовани-

ем оксидов углерода меняется, как правило, симбат-

но скорости основной реакции оксихлорирования.

Оксихлорирование этилена возможно также в 

неподвижном слое катализатора. Технология этого 

процесса существенно иная, чем в псевдоожижен-

ном слое. Ввиду сильной экзотермичности реакции 

оксихлорирования и возможности локальных пере-

гревов, реакторный узел составляют обычно из трех 

последовательно соединенных реакторов. Воздух 

подают в каждый из реакторов. Этилен и хлорово-

дород в полном объеме поступают в первый реактор. 

Конверсия хлороводорода на выходе из последней 

секции приближается к 99 %. 

является важной прикладной задачей. Показано [7], 

что скорость образования продуктов СОх описыва-

ется уравнением:

r = kHpi pO2

0,5,

где i — этилен или дихлорэтан, причем скорость 

окисления дихлорэтана примерно вдвое выше ско-

рости окисления этилена. Окисляются этилен и 

дихлорэтан в основном на содержащих фазы CuCl2 

и Cu2(OH)3Cl активных центрах, избыточных отно-

сительно взаимодействия с носителем [38, 39]. 

Данные, полученные при исследовании структу-

ры катализаторов и ее влияния на кинетические и 

технологические параметры, играют важную роль 

при разработке промышленного процесса оксихло-

рирования этилена. 

Все промышленные процессы оксихлорирования 

этилена могут быть разделены по двум основным 

признакам: использованию кислорода воздуха или 

чистого кислорода и применению псевдоожижен-

ного или неподвижного слоя катализатора. Катали-

заторы псевдоожиженного слоя готовят на микро-

сферах диаметром 20—100 мкм, средний радиус пор 

составляет 40—60 нм. Катализаторы, работающие 

в неподвижном слое, обычно формуют в цилиндры 

или шарики диаметром 3—6 мм.

В промышленных условиях конверсия HCl прак-

тически полная, а селективность образования 1,2-

дихлорэтана достаточно высока как в псевдоожи-

женном, так и в неподвижном слое катализатора. 

Выход 1,2-дихлорэтана по этилену и хлороводороду 

превышает 98 %. Температура процесса в псевдо-

ожиженном слое катализатора 210—240 °С. Посколь-

ку реакция оксихлорирования этилена весьма экзо-

термична (238 кДж/моль), из реакторов необходимо 

отводить большое количество тепла. 

Так как псевдоожиженный слой практически 

изотермичен, то условия процесса одинаковы по 

всему слою. Оптимальная температура процесса 

достигается, прежде всего, в результате изменения 

режима работы охлаждающих элементов. По этой 

причине активность катализатора мало влияет на 

поддержание температуры. 

Выбор катализатора основан главным образом 

на его стойкости к истиранию, способности к ожи-

жению слоя и селективности. Катализаторы, рабо-

тающие в псевдоожиженном слое, должны иметь 

прочную структуру, чтобы исключить возможность 

образования мелких частиц. Необходимо избегать 

слипания частиц катализатора, которое может на-
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этилена в ближайшие 5—7 лет может удвоиться по 

сравнению с 2011 г.

Прямое жидкофазное хлорирование этилена — ста-

рейший, и до сих пор наиболее распространенный 

способ получения 1,2-дихлорэтана, который пере-

рабатывается, в основном, в винилхлорид, а также 

в некоторые другие соединения, например, этилен-

диамин. Объем мирового производства дихлорэта-

на, полученного методом прямого хлорирования 

этилена, 25—30 млн т в год.

Хлорирование этилена с присоединением хлора 

по двойной связи идет с промежуточным образова-

нием π-комплекса, иона карбония и взаимодейс-

твием последнего с ионом хлора. Механизм про-

цесса зависит от полярности среды, определяющей 

степень разделения заряда в переходном состоянии: 

в полярных средах реализуется упомянутый меха-

низм, в малополярных средах π-комплекс может 

превращаться в продукты по молекулярному ме-

ханизму. Определяющей скоростью процесса, по-

видимому, является стадия превращения π-комп-

лекса. В полярной среде сольватация π-комплекса 

облегчает его переход в ион карбония, а скорость 

процесса обычно описывается уравнением второго 

порядка:

r = k[Cl2]·[> C = C <].

В малополярных средах вторая молекула хлора 

может способствовать отщеплению хлор-аниона и 

образованию карб-катиона, в связи с чем порядок 

по хлору становится больше единицы. 

Процессу аддитивного хлорирования в мало-

полярных средах способствуют кислоты Льюиса. 

Наиболее часто используется хлорид железа. Меха-

низм его действия включает предварительное обра-

зование комплекса с галогеном и алкеном.

Скорость реакции в условиях использования 

хлорида железа как катализатора описывается урав-

нением третьего порядка:

r = k[FeCl3]·[> C = C <]·[Cl2].

Жидкофазное хлорирование этилена обычно 

проводят в среде продукта — дихлорэтана. В жид-

кость подают газообразные реагенты — хлор и эти-

лен. Катализаторы процесса, как правило, — кис-

лоты Льюиса. Жидкофазное хлорирование этилена 

относится к быстрым реакциям, идущим по элек-

трофильному механизму. Единственный продукт 

электрофильного присоединения хлора к этилену — 

1,2-дихлорэтан. Конверсия исходных реагентов и 

Температура процесса 220—280 °С. Требования к 

катализаторам, используемым в каждом из трех ре-

акторов, могут быть разными. В качестве носителя 

обычно используют оксид алюминия с удельной по-

верхностью 200—400 м2/г. Активные компоненты — 

хлориды меди и калия. Увеличение содержания 

меди в катализаторе способствует повышению его 

активности. Активность катализаторов увеличива-

ется от первого реактора к третьему [40]; содержание 

хлорида меди в катализаторе в третьем по ходу реак-

торе достигает 18 мас.%.

Оксихлорирование этилена в неподвижном слое 

катализатора несколько более селективно по сравне-

нию с процессом в псевдоожиженном слое, однако 

более сложно и менее технологично. По состоянию 

на 2011 г. порядка 70 % всех известных промышлен-

ных процессов осуществлены в псевдоожиженном 

слое катализатора. 

Ведущие мировые компании, эксплуатирующие 

окислительное хлорирование этилена в псевдоожи-

женном слое катализатора — «Oxy Vinyls» (США), 

«PPG» (США), «Vinnolit» (Германия), «Mitsui» (Япо-

ния). Окислительное хлорирование этилена в не-

подвижном слое катализатора реализовано компа-

ниями «Dow» и «Stauffer» (США).

Окислительное хлорирование этилена в России 

осуществляется ОАО «Саянскхимпласт» (два реак-

тора псевдоожиженного слоя, окисляющий агент — 

воздух) и Стерлитамакским ОАО «Каустик» (два 

реактора псевдоожиженного слоя, окисляющий 

агент — кислород). Единичная производительность 

в обоих случаях — 15 т дихлорэтана в час (примени-

тельно к использованию низкотемпературных ката-

лизаторов).

В мире относительно немного компаний, про-

изводящих катализаторы окислительного хлори-

рования этилена: «Süd-Chemie Catalysts» (Италия), 

«BASF» (Германия), «Oxy Vinyls» (США) и некоторые 

другие. Общий объем производства катализатора 

псевдоожиженного слоя в мире составляет, оценоч-

но, 1,5—2 тыс. т в год, исходя из расходного коэффи-

циента, в среднем, 0,06—0,10 кг/т винилхлорида.

Отечественной промышленностью катализатор 

окислительного хлорирования этилена не выпуска-

ется. Общее количество закупаемого катализатора: 

30—50 т/год. С учетом планируемого расширения 

производств винилхлорида в Саянске и Стерлитама-

ке, а также создания производственного комплекса 

ВХ-ПВХ в Кстове (Нижегородская область) потреб-

ность в катализаторе окислительного хлорирования 
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Число патентов на каталитические системы, ис-

пользующиеся в прямом хлорировании этилена, 

значительно. Большинство предлагаемых катали-

заторов содержит хлорид железа — одновременно 

эффективный ингибитор реакций заместительно-

го хлорирования в жидкой фазе. Имеются данные 

о повышении селективности процесса в результате 

использования комплексных катализаторов — тет-

рахлорферратов щелочных металлов. В частности, 

селективность образования дихлорэтана в присутс-

твии катализатора NaFeCl4 превышает 99,9 %, что 

на 0,2—0,3 % выше, чем при использовании FeCl3 

без каких-либо добавок. 

Состав катализаторов, используемых в про-

цессах прямого хлорирования этилена в России 

(Стерлитамакским ОАО «Каустик», ОАО «Саянск-

химпласт», ОАО «Сибурнефтехим» в Дзержинске), 

производителями не разглашается, однако все ка-

тализаторы содержат FeCl3. Они обычно готовятся 

непосредственно производителями и не являются 

предметом интересов специализированных ката-

лизаторных компаний.

Этерификация метанола хлороводородом — один 

из успешно реализованных в промышленности про-

цессов с получением метилхлорида:

CH3OH + HCl → CH3Cl + H2O.

В качестве побочного продукта реакции образу-

ется диметиловый эфир:

2СН3ОН → (СН3)2О + Н2О,

также взаимодействующий с хлороводородом:

(СН3)2О + 2HCl → 2CH3Cl + H2O.

Избыток хлороводорода по отношению к мета-

нолу подавляет побочную реакцию образования 

диметилового эфира.

Синтез метилхлорида в газовой фазе реализован 

в промышленных условиях в достаточно широких 

масштабах. Процесс ведут в неподвижном слое ка-

тализатора в кожухотрубчатом аппарате при 200—

250 °С, времени контакта 15—20 с и мольном HCl : 

CH3OH = 1,1÷1,3 : 1. Катализатором является хлорид 

цинка на носителе (АУ, Al2O3). 

В указанных условиях степень превращения ме-

танола 99—99,5 %, селективность по метилхлориду 

приблизительно 99,5 %, активность катализатора 1,4 

ммоль/(кг·с), съем метилхлорида с 1 м3 реакционно-

го объема близок к 300 кг/ч [8].

На системах ZnCl2/Al2O3, ZnCl2/АУ изучена ки-

селективность процесса близки к 100 %. Побочные 

соединения, образующиеся в незначительных ко-

личествах при практической реализации процесса, 

являются продуктами радикально-цепных реак-

ций, идущих в жидкой и газовой фазах. 

В процессе получения дихлорэтана жидкофаз-

ным хлорированием этилена может быть перерабо-

тан хлор любого состава — от абгазного (с концент-

рацией 45—50 %) до испаренного (с концентрацией 

выше 99 %). 

Хлорирование этилена в присутствии даже сле-

довых количеств катализатора, например, хлорного 

железа, идет практически мгновенно. В силу этого 

повышается роль влияющих на селективность про-

цесса факторов: температуры, давления, мольного 

соотношения реагентов, качества сырья, катали-

заторов и ингибиторов, дисперсности подаваемых 

реагентов, циркуляции реакционной массы и т.д. 

Подробно влияние этих и других факторов изложе-

но в [7, т. 1, с. 377].

При достаточно низких (до 30 °С) температу-

рах хлор почти исключительно присоединяется по 

двойной связи; повышение температуры до 50—

80 °С способствует увеличению выхода продуктов за-

местительного хлорирования, в основном, 1,1,2-три-

хлорэтана. 

При температурах, превышающих 83,5 °С, про-

цесс проходит в среде кипящего дихлорэтана с от-

бором целевого продукта в паровой фазе. 

Ввиду экзотермичности реакции хлорирования 

этилена на 1 моль синтезированного дихлорэтана 

может быть испарено ~6 молей дихлорэтана. 

По этой причине необходима организация по-

тока рециклового дихлорэтана для поддержания в 

реакторе уровня реакционной массы, что приведет 

к большому количеству вариантов аппаратурного 

оформления процесса, причем необходимым яв-

ляется интенсивное перемешивание реакционной 

массы для интенсификации растворения исходных 

реагентов. 

Ввиду возможности побочных реакций замести-

тельного хлорирования этилена в газовых пузырях в 

систему может быть введено некоторое количество 

кислорода как ингибитора реакций заместительно-

го хлорирования.

Процесс обычно проводят с 5—20 %-ным избыт-

ком этилена по отношению к хлору. Стадия раство-

рения реагентов является лимитирующей, поэтому 

процесс описывается наиболее адекватно диффузи-

онной моделью.
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в 1990-х гг.) — больший срок службы по сравнению с 

гетерогенным твердым катализатором. В настоящее 

время процесс выведен из эксплуатации.

Альтернативный вариант жидкофазного синтеза 

метилхлорида — некаталитический процесс. Кон-

версия метанола в нем около 85 %, селективность по 

метилхлориду 99,9 % съем метилхлорида с 1 м3 ре-

акционного объема ~50 кг/ч. Процесс мощностью 

10 тыс.т в год реализован в Волгоградском ОАО «Ка-

устик». 

Каждый из рассмотренных процессов имеет до-

стоинства и недостатки, поэтому выбор техноло-

гии получения метилхлорида должен определяться 

применительно к каждому конкретному случаю. 

С учетом того, что потребность в метилхлориде на 

внутреннем рынке за последнее время заметно сни-

зилась, перспективы развития технологии данного 

процесса достаточно неопределенны.

Химия и технология 
перспективных каталитических процессов 
хлорорганического синтеза

Получение низших олефинов каталитическим пи-
ролизом метилхлорида. Перспективы развития хло-

рорганического синтеза в определяющей степени 

зависят от обеспечения соответствующих произ-

водств углеводородным сырьем, в первую очередь, 

низшими олефинами — этиленом и пропиленом. 

Мощности по получению указанных сырьевых ком-

понентов, производимых в России, в основном, из 

продуктов переработки нефти, явно недостаточны. 

В сложившихся условиях значительную роль долж-

но сыграть развитие газохимических процессов. 

Одним из возможных способов получения низших 

олефинов может стать каталитический пиролиз ме-

тилхлорида. 

Наряду с описанным в литературе и реализован-

ным в промышленных условиях МТО-процессом 

(см., например, [45]) пиролиз метилхлорида может 

являться альтернативным способом получения 

из природного газа низших олефинов — этилена и 

пропилена. Возможным преимуществом его перед 

МТО-процессом может являться отсутствие на про-

межуточных стадиях технологической схемы кисло-

родсодержащих органических соединений, очистка 

от которых достаточно затруднена. 

Каталитический пиролиз метилхлорида идет при 

400—450 °С на цеолитных или силикоалюмофосфат-

ных катализаторах типа «SAPO-34». Процесс изучен 

нетика реакции при 150—250 °С. Скорость реакции 

описывается уравнением второго порядка:

r = kpCH3OHpHCl.

Каталитическая активность хлоридов металлов 

обусловлена склонностью к комплексообразованию 

с метанолом и хлоридом водорода, причем в ходе 

процесса образуется тройной комплекс катализато-

ра с реагентами [8].

Срок службы катализатора: 6—8 мес. на российс-

ких предприятиях, до двух лет на производствах ве-

дущих зарубежных компаний. Основные причины 

дезактивации катализатора — унос хлорида цинка, 

обуглероживание поверхности, а также попадание в 

катализатор хлоридов железа.

Как и при гидрохлорировании ацетилена, про-

изводительность реактора лимитируется в большей 

степени теплоотводом, чем активностью катали-

затора. Решению этой проблемы может помочь ис-

пользование двухполочного адиабатического реак-

тора с промежуточным теплосъемом. Режим работы 

агрегата: 130—330 °С, время контакта 1,2 с, мольное 

соотношение HCl : CH3OH = 1,3. Производитель-

ность такого реактора достигает 1700 кг/(м3·ч), одна-

ко конверсия метанола и селективность образования 

метилхлорида — на уровне 99 %, что несколько ни-

же по сравнению с трубчатым реактором. Несколько 

ниже и срок службы катализатора. Кроме высокой 

единичной мощности, достоинствами полочного 

реактора являются простота конструкции, легкость 

загрузки и выгрузки катализатора. 

В России процесс реализован в ОАО «Усольехим-

пром», первоначальная мощность производства — 

18700 т/год; продукт выпускается в соответствии с 

потребностями рынка.

Резервы интенсификации процесса получения 

метилхлорида из метанола заложены в усовершен-

ствовании катализатора (главным образом, носите-

ля). Для поддержания высокой термостабильности 

катализатора и снижения уноса активного компо-

нента возможно использование модифицирующих 

добавок к хлорцинковому контакту [9].

Получение метилхлорида из метанола возможно 

также в жидкой фазе при 60—135 °С в присутствии 

водного раствора хлорида цинка (60 мас.%). Реакция 

идет практически с полным превращением хлорово-

дорода и селективностью образования метилхлори-

да 99 %. Съем метилхлорида с 1 м3 каталитического 

раствора до 150 кг/ч. Преимущество процесса (осу-

ществлявшегося в Волгоградском ОАО «Химпром» 
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Косвенно подтверждает перспективность раз-

вития процессов газохимии для получения, в част-

ности, низших олефинов ситуация в Китае, где на 

конец 2010 г. в состоянии проектирования и ввода в 

эксплуатацию находилось 23 установки МТО-про-

цесса общей мощностью ~ 6 млн т этилена в год. 

Окислительное хлорирование хлорорганических 
отходов. Хлорорганические отходы многотоннаж-

ных производств, например, винилхлорида, пред-

ставляют смесь хлорированных углеводородов С1, 

С2, С4, С6, содержащую также продукты осмоле-

ния. Доля хлоруглеводородов С2 — ди-, три-, тетра-

хлорэтанов, перхлорэтилена и др. в отходах до-

стигает 80 %. Наиболее распространенный способ 

утилизации отходов — их термообезвреживание с 

образованием диоксида углерода и разбавленной 

соляной кислоты, которая затем нейтрализуется. 

При этом полностью теряются как углеродная, так и 

хлорная составляющие отходов. Это, прежде всего, 

относится к отходам производства винилхлорида по 

сбалансированной схеме, образующимся в количест-

ве 25—30 кг/т ВХ, что для мощности производства 

винилхлорида 250 тыс. т/год соответствует 6,5—

7,5 тыс. т/год отходов.

Отходы могут быть переработаны и другими 

методами, подробная информация о которых со-

держится, например, в [7]. Практическая ценность 

реализации именно окислительного хлорирования 

отходов связана и с тем, что в качестве хлорирую-

щего агента может быть использована абгазная со-

ляная кислота, спрос на которую существенно ог-

раничен.

Целевыми продуктами процесса окислительного 

хлорирования хлорзамещенных углеводородов С2 

являются ценные хлорорганические растворите-

ли — три- и перхлорэтилен, производство которых 

в России приостановлено, и вся потребность, в част-

ности, в перхлорэтилене, обеспечивается за счет им-

порта.

Окислительное хлорирование хлоруглеводоро-

дов идет при 370—420 °С в условиях, характерных 

для окислительного хлорирования предельных уг-

леводородов — метана и этана, причем ключевой 

является стадия окисления хлороводорода до мо-

лекулярного хлора и воды (реакция Дикона). По-

дробная информация об этих процессах содержится 

в [13—17, 18—20, 22—26].

Катализатор процесса, — как правило, смесь 

хлоридов меди и калия, нанесенная на пористый 

носитель. Возможна активация катализатора за 

достаточно мало, однако данные, например, в рабо-

тах [46, 47] указывают на перспективность этого на-

правления. 

Исследования процесса на цеолите «ЦВМ» — 

аналоге цеолита «ZSM-5» показали, что конверсия 

исходного метилхлорида при 400 °С достигает прак-

тически 100 %. Максимальная суммарная селектив-

ность образования этилена и пропилена (40 %) в 

начальный момент с увеличением времени пробега 

возрастает, при этом одновременно снижается кон-

версия метилхлорида. Авторы [47] объясняют этот 

эффект тем, что отлагающийся на катализаторе 

кокс уменьшает размер пор катализатора, препятс-

твуя проходу более крупных молекул. 

По сравнению с «ЦВМ» катализатор «SAPO-34» 

менее активен. Процесс пиролиза метилхлорида с 

конверсией 55—60 % идет на нем при 500 °С и време-

ни контакта 1,5 с. Однако этот катализатор более се-

лективен по этилену и пропилену (до 85 %) вследс-

твие, прежде всего, узких трехмерных 1,1—0,65-нм 

пор и каналов, малых входных окон (366-пм), огра-

ничивающих образование и диффузию больших 

молекул. 

Скорость реакции подчиняется уравнению пер-

вого порядка [47]. Первым актом является, видимо, 

отщепление хлороводорода с образованием биради-

кала СН2:  и последующей его димеризацией. 

Вследствие закоксованности катализаторы теря-

ют активность за 1,5—2 ч, однако регенерация воз-

духом при 500—550 °С полностью восстанавливает 

их эксплуатационные характеристики [47]. Это ука-

зывает на целесообразность использования в опыт-

ных и, далее, в промышленных условиях движуще-

гося слоя катализатора с непрерывной циркуляцией 

в системе «реактор — регенератор» [48]. 

Хлороводород, выделяющийся при пиролизе 

метилхлорида, может быть использован при окис-

лительном хлорировании метана с преимущест-

венным получением метилхлорида и подачей его на 

пиролиз. Процесс в этом случае полностью сбалан-

сирован по хлору, причем хлороводород находится в 

постоянном рецикле [48].

Данный процесс может представлять существен-

ный интерес для предприятий, имеющих опыт ра-

боты с хлором и хлорсодержащими соединениями, 

особенно в силу того, что большинство российских 

предприятий указанной направленности: ОАО «Са-

янскхимпласт», Стерлитамакское ОАО «Каустик», 

Волгоградское ОАО «Пласткард» и др. испытывают 

острый недостаток этилена. 
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CHCl2-CHCl2 → CHCl=CCl2 + HCl,  (1)

2HCl + 0,5O2 → Cl2 + H2O,  (2)

CHCl=CCl2 + Cl2 → CHCl2-CCl3,  (3)

CHCl2-CCl3 → CCl2=CCl2 + HCl.  (4)

Доказательством такой последовательности 

является то, что максимальную селективность 

при сравнительно высокой активности проявля-

ет хлормедный катализатор, обычно применяе-

мый в реакциях окислительного хлорирования, а 

скорость всего процесса определяется стадией (2) 

[8, 28]. 

При окислительном дегидрировании 1,1,2,2-тет-

рахлорэтана оптимальны t = 390÷410 °С и τконт =

= 20÷30 с, позволяющие иметь при практически 

полной конверсии тетрахлорэтана селективность 

по сумме три- и перхлорэтилена более 80 % [29]. 

В промышленных условиях окислительное дегид-

рирование полихлорэтанов не реализовано.

Другие каталитические процессы 
хлорорганического синтеза

Наряду с рассмотренными процессами хлорорга-

нического синтеза, как реализованными в промыш-

ленных условиях, так и перспективными, в 1960—

2000-х годах в России и за рубежом был выполнен 

значительный массив прикладных исследований по 

созданию новых или совершенствованию действо-

вавших процессов, в том числе, каталитических. На 

основании результатов этих исследований разрабо-

тан ряд технологических процессов, которые так и 

не нашли широкого применения, прежде всего, по 

технико-экономическим соображениям. 

Краткий перечень этих процессов со ссылками 

на литературные источники, отражающие основ-

ные результаты исследований:

— газофазное хлорирование метана, этана и их хлор-

замещенных в неподвижном или псевдоожиженном слое 

контакта [8, 69—74]. Процессы не реализованы из-

за более сложного технологического и аппаратурно-

го оформления по сравнению с объемным хлориро-

ванием;

— газофазное и жидкофазное гидрохлорирование эти-

лена, его хлорпроизводных и пропилена [10—12]. Процес-

сы не реализованы или выведены из эксплуатации 

по причине низкого спроса или запрета на исполь-

зование продуктов. Наиболее показательный при-

счет введения разных промоторов, в том числе, для 

снижения температуры плавления смеси солей на 

поверхности катализатора [27]. Так же, как и при 

окислительном хлорировании предельных углево-

дородов, предпочтительно использование носите-

лей с малой удельной поверхностью (до 10 м2/г) с 

целью снижения образования побочных продуктов 

глубокого окисления. 

При 390—410 °С и продолжительности контак-

та 20—30 с в системе с неподвижным слоем ката-

лизатора конверсия дихлорэтана достигает 100 %, 

селективность образования суммы три- и перх-

лорэтилена находится на уровне 70-80%, продуктов 

окисления — 5—8 % [8]. 

Скорость оксихлорирования хлоралканов опи-

сывается уравнением первого порядка по углеводо-

роду и половинного — по хлору. 

Важное преимущество процесса получения рас-

творителей из хлорированных углеводородов С2 ме-

тодом окислительного хлорирования по сравнению 

с высокотемпературным хлорированием — практи-

чески полное отсутствие образования высококипя-

щих перхлоруглеродов — гексахлорбутадиена, гек-

сахлорэтана, утилизация которых затруднена. 

Недостаток процесса — образование оксидов 

углерода. Повышение температуры приводит, как 

правило, к увеличению выхода оксидов. Это, впро-

чем, не играет существенной роли, так как компен-

сируется фактом практически полной утилизации 

хлорорганических отходов с получением ценных 

товарных продуктов. Подробная информация при-

ведена, например, в [7]. 

На российском предприятии прорабатывается 

возможность опытной проверки процесса.

Вариантом оксихлорирования хлорированных 

углеводородов может являться их окислительное 

дегидрирование. На примере 1,1,2,2-тетрахлорэта-

на процесс описывается уравнением:

CHCl2—CHCl2 + 0,5O2 → CCl2=CCl2 + H2O.

Основные преимущества этого процесса — воз-

можность использования в качестве исходного ре-

агента кроме хлоралкана лишь кислорода (воздуха) 

и образование воды вместо хлороводорода или хло-

ридов металлов при получении хлоролефинов газо- 

или жидкофазным дегидрохлорированием. 

Окислительное дегидрирование — сложная со-

вокупность последовательных реакций дегидрохло-

рирования, окисления и хлорирования промежу-

точных продуктов:
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Заключение
Замедление роста или прекращение в России вы-

пуска хлорорганических продуктов (за исключением 

ВХ — винилхлорида и ПВХ — поливинилхлорида), 

наметившееся в начале 2000-х гг., стало устойчивой 

тенденцией в связи как со снижением потребления 

этих продуктов разными отраслями промышлен-

ности, так и с неконкурентоспособностью по срав-

нению с закупаемыми по импорту соединениями в 

силу значительных сырьевых и энергетических из-

держек при их производстве.

Значимые инвестиционные проекты в области 

хлорорганического синтеза, намеченные к реализа-

ции в России в среднесрочной перспективе, почти 

исключительно относятся к комплексам «ВХ—ПВХ». 

Потребление ПВХ, достигшее в 2010 г. 1 млн т, прак-

тически вдвое превышает объемы его производства, 

а относительно низкая внутренняя цена на этилен в 

сочетании с высокими ценами на ПВХ создают хо-

рошие предпосылки к увеличению мощности дейс-

твующих (ОАО «Саянскхимпласт», Стерлитамакс-

кое ОАО «Каустик») и созданию новых производств 

(ОАО «Русвинил», Кстово).

Развитие газохимии за последнее десятилетие дает 

основание надеяться, что переработка природного и 

попутного газов даст серьезный импульс в создании 

новых производств хлорорганических продуктов или 

продуктов, получаемых через промежуточное обра-

зование хлорорганических соединений. Иллюст-

рацией является новый процесс получения низших 

олефинов — этилена и пропилена через промежуточ-

ное образование метилхлорида (см. рисунок).

Все три основные реакционные стадии ката-

литические, причем на каждой из них катализа-

мер — 1,1,1-трихлорэтан (метилхлороформ), про-

изводившийся жидкофазным гидрохлорированием 

винилиденхлорида и запрещенный к использова-

нию Монреальским протоколом 1987 г. как озонраз-

рушающее соединение;

— газофазное окислительное хлорирование метана 

и этана [8, 13—26]. Процессы не реализованы из-за 

сложностей их технологического оформления и не-

достаточно высокой селективности (окислительно-

го хлорирования этана);

— газофазное дегидрохлорирование ди-, три- и тет-

рахлорэтана [7, 40, 43, 44]. Дегидрохлорирование 

1,2-дихлорэтана не реализовано из-за низкой ста-

бильности катализаторов. Процессы дегидрохлори-

рования 1,1,2-трихлорэтана и 1,1,2,2-тетрахлорэта-

на были реализованы в России в жидкой фазе как 

более простые в технологическом оформлении. Вы-

ведены из эксплуатации за исключением процесса 

получения трихлорэтилена на Волгоградском ОАО 

«Химпром»;

— газофазные процессы каталитического гидроде-

хлорирования и каталитического окисления отходов [7, 

49—62]. В настоящее время, они неконкурентоспо-

собны по сравнению со сжиганием. Тем не менее, 

перспективы их реализации остаются;

— жидкофазное гидрохлорирование ацетилена [2]. 

Не реализовано из-за более низких показателей по 

сравнению с газофазным процессом на сулемовом 

катализаторе;

— жидкофазное дегидрохлорирование с помощью ка-

тализаторов межфазного переноса [63—68]. Реализа-

ция процессов наиболее целесообразна в малотон-

нажном органическом синтезе. Это направление в 

России не развивается.

Блок-схема сбалансированного процесса получения низших олефинов из природного газа через метилхлорид
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