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Резюме. На примере создания опытно-промышленной технологии производства субстанции лекарственного средства 
«Силативит» оптимизирован процесс проведения синтеза кремнийсодержащих производных глицерина состава 
Si(O3С3H7)4  ∙  6С3Н8О3. Главным критерием оптимизации являлось сокращение временных и энергетических затрат на 
проведение синтеза, представляющего собой гетерофазную реакцию алкоголиза исходного алкоксисилана полиолом. Оп-
тимизация была проведена по таким показателям процесса, как температурный режим, режим удаления легколетучего 
продукта реакции, режим смешения реакционной массы и тип используемого перемешивающего устройства.

Ключевые слова: переэтерификация силанов, кремнийсодержащие производные полиолов, катализ, вычислительная 
гидродинамика.
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Abstract. The process of the synthesis of silicon-containing glycerol derivatives of Si(С3H7O3)4 ∙ 6С3Н8O3 composition was optimized 
on the example of creation of the experimental industrial technology of the drug substance «Silativit» production. The main criterion 
of optimization was reducing a time and energy expenditure on carrying out the synthesis, representing heterophase reaction of 
alcoholysis of initial alkoxysilane by polyol. Optimization was performed on such indicators of process as temperature condition, the 
mode of removal of an easily volatile product of reaction, the mode of mixture of reactionary weight and type of the used mixing device.
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ВВЕДЕНИЕ
За последние десять лет в Институте орга-

нического синтеза им. И.Я. Постовского УрО РАН 
была разработана серия биологически активных 
элементсодержащих производных полиолов и 
мягких лекарственных форм на их основе. Наи-
более широко изучены и апробированы крем-
нийсодержащие производные полиолов. Прежде 
всего это относится к глицеролатам кремния в из-
бытке глицерина состава Si(O3С3H7)4  ∙  6С3Н8О3, 
являющимся ключевым полупродуктом в произ-
водстве лекарственного средства «Силативит». 
Глицеролаты указанного состава обладают ре-
паративным, регенерирующим, транскутанным 
и противовоспалительным действием и могут ис-
пользоваться в качестве биологически активной 
гидрофильной основы для целого ряда мягких 
лекарственных форм: от классических лекарст- 

венных гелей и линиментов до суппозиториев и 
трансдермальных терапевтических систем [1].

Ключевым условием успешного внедре-
ния мягких лекарственных форм в медицинскую 
практику наряду с высокой терапевтической эф-
фективностью является их конкурентоспособная 
цена, которая напрямую зависит от стоимости ис-
пользуемых при её производстве субстанций.

В основе синтеза глицеролатов кремния сос- 
тава Si(O3С3H7)4  ∙  6С3Н8О3 лежит обратимая ре-
акция переэтерификации двух несмешивающих-
ся между собой жидкостей – исходного тетра- 
этоксисилана многоатомным спиртом глицери-
ном [2]. Данная реакция протекает в избытке гли-
церина по следующему уравнению:

Si(OEt)4 + 10С3Н8О3 ↔ 

↔ Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 + 4EtOH ↑ (1)
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Указанный процесс на этапе лабораторного син-
теза был оптимизирован по таким параметрам, как 
выбор оптимального температурного режима прове-
дения реакции (110 °С); определение оптимального из-
бытка глицерина для проведения переэтерификации 
(4-мольный избыток глицерина в процессе переэтери-
фикации с последующим добавлением 2 молей глице-
рина к продукту); выбор оптимального катализатора 
[Ti(OBu)4] [3].

На этапе масштабирования процесса в условиях 
опытно-промышленного производства ввиду изме-
нения геометрии и объёма используемого оборудо-
вания возникла необходимость решения следующих 
задач: 

– выбор типа перемешивающего устройства;

– выбор режима (скорости) смешения реакцион-
ной массы;

– определение режима удаления образующегося 
этилового спирта.

Таким образом, целью данной работы явилась оп-
тимизация опытно-промышленной технологии синте-
за глицеролатов кремния состава Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 
по критерию сокращения временных и энергетичес- 
ких затрат. 

МАТЕРИАЛЫ И МЕТОДЫ
Опытно-промышленный синтез глицеролатов 

кремния состава Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 осуществ- 
ляли на производственном участке технологичес- 
кой лаборатории Института органического синтеза 
им. И.Я. Постовского УрО РАН.

Используемое сырьё

– Тетраэтоксисилан (ч.д.а., ТУ 6-09-11-2153-94); 

– глицерин (ос.ч., ГОСТ 6259-75);

– предварительно очищенный перегонкой в ваку-
уме тетрабутоксититан (тех., ТУ 6-09-2738-89). 

Используемое оборудование

Синтез проводили на универсальном синтетичес- 
ком комплексе Minipilot 10 (BuchiGlassUster, Швейца-
рия), имеющем следующие характеристики:

– материал в контакте со средой: боросиликатное 
стекло 3.3, PFA, PTFE, PEEK;

– рабочий объём реактора: 10 литров. Реактор 
оборудован рубашкой, термопарой Pt100, донным сли-
вом, верхнеприводным перемешивающим устройст- 
вом с возможностью регулирования скорости вра-
щения вала перемешиваюшего устройства, сменным 
комплектом перемешивающих элементов;

– обвязка реактора: мерная градуированная 
ёмкость объёмом 1 л, загрузочные люки и штуцеры на 

крышке реактора, система охлаждения паров легколе-
тучих веществ и сбора конденсата.

Удаление остаточного количества этилового 
спирта из реакционной массы проводили на тонко-
плёночном испарителе TFE50-04J (Asahi, Япония). Для 
обогрева и охлаждения реактора и тонкоплёночного 
испарителя использовались циркуляционные термос- 
таты FPW55-SL-150C (Julabo, Германия).

Описание процесса синтеза

Проводили шесть различных опытно-промыш-
ленных синтезов в трёх повторениях каждый. Об-
щим для всех синтезов являлось одинаковое моль-
ное (1 моль Si(OEt)4 / 8 моль С3Н8О3) и массовое (1,96 кг 
Si(OEt)4 / 6,73 кг С3Н8О3) соотношение исходных ком-
понентов, температура реакционной массы 110±2 °С и 
использование в качестве катализатора реакции пере-
этерификации тетрабутоксититана Ti(OBu)4 в мольном 
соотношении 0,06 моль Ti(OBu)4 / 1 моль исходного 
алкоксисилана. Различия касались типа перемешива-
ющего устройства (пропеллер или якорь) и скорости 
вращения вала перемешивающего устройства (240, 
300, 400 об/мин). 

Нижняя выбранная граница скорости враще-
ния вала 240 об/мин обусловлена тем, что при этой 
скорости применительно к использованному обо-
рудованию достигалось полное и равномерное дис-
пергирование исходных реагентов, тетраэтоксиси-
лана и глицерина, которые являются жидкостями. 
Верхняя выбранная граница скорости вращения вала 
400 об/мин была определена экспериментально и обу-
словлена тем, что при большей скорости вращения ва-
ла происходило чрезмерное разбрызгивание реакци-
онной массы и создавалась дополнительная нагрузка 
на вал перемешивающего устройства. 

Синтез глицеролатов кремния состава Si(O3С3H7)4 ∙  
∙  6С3Н8О3 проводили по следующей схеме:

– внесение в реактор глицерина, установление 
скорости вращения вала перемешивающего устройст- 
ва 50±5 об/мин;

– внесение в реактор смеси тетраэтоксисилана 
с катализатором со скоростью 20–25 мл/мин (общее 
время внесения смеси 1,5–2,0 ч);

– постепенный нагрев реакционной массы до тем-
пературы 110±2 °С и увеличение скорости вала пере-
мешивающего устройства до заданных параметров;

– выдержка реакционной массы при температуре 
110±2 °С и активном перемешивании, удаление обра-
зующегося этилового спирта путем отгонки при атмос-
ферном давлении;

– после удаления большей части теоретическо-
го объема этилового спирта при атмосферном давле-
нии охлаждение реакционной массы до 60 °С и уда-
ление остатка этилового спирта на тонкоплёночном 
испарителе. 

СЕКЦИЯ:   Производство фармацевтических субстанций
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Учёт отогнанного этилового спирта вели коли-
чественно. Общее время проведения процесса опре-
деляли по времени завершения удаления этилового 
спирта. 

Контроль качества глицеролатов кремния состава 
Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 проводили по таким показателям 
качества, как элементный состав, совпадение полос 
поглощения ИК-спектра образца с полосами поглоще-
ния на ИК-спектре стандартного образца, показателю 
преломления. 

Моделирование процесса смешения  
реакционной массы

Выбор наиболее эффективного типа перемешива-
ющего устройства и режима смешения реакционной 
массы проводили с применением методов и средств 
вычислительной гидродинамики, основным приложе-
нием которых является описание механики сплошных 
сред. Моделирование с использованием методов и 
средств вычислительной гидродинамики широко рас-
пространено в зарубежной практике проектирования 
и модернизации технологического оборудования, так 
как позволяет при относительно малых материальных 
и временных затратах определить оптимальные па-
раметры конструкции и гидродинамические режимы 
работы химических реакторов. В частности, опыт рас-
чета оптимальных геометрических параметров и тех-
нологических режимов работы химических реакторов 
и массообменного оборудования методами такого мо-
делирования представлен в работах [4–8].

Для моделирования процесса перемешивания 
реакционной массы использовали применяемое в вы-
числительной гидродинамике программное обеспе-
чение ANSYS Fluent (ver. 14.5), ANSYS Inc., США, в основе 
которого лежит описание модели смеси [9, 10].

Данная модель представляет собой уравнения 
Навье – Стокса с усредненными по объемным долям 
компонентов смеси плотностью, вязкостью и скоро-
стью. Усреднение свойств многокомпонентного пото-
ка проводится следующим образом:
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где ρ – плотность, кг/м3;  μ – вязкость, Па · с; α – объем-
ная доля; u – скорость течения, м/с; m – индекс вели-
чин, усредненных по объемным долям компонентов 

дисперсной системы; ϕ – индекс величин, относящих-
ся к компоненту дисперсной системы (глицерину или 
тетраэтоксисилану).

Уравнение неразрывности для модели смеси из n 
компонентов имеет при этом следующий вид:
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где �m  – поток массы (расход), кг/(м3 · с).

Уравнение сохранения импульса (количества дви-
жения) вдоль декартовой оси i для смеси может быть 
получено как сумма уравнений для всех фаз [9, 10]: 
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где i, j – индексы продольного и поперечного направ-
лений течения; t – время, с; x – координата, м; δij – 
метрический тензор в декартовых координатах; g  – 
ускорение силы тяжести, м/с2; Sm – источник коли- 
чества движения, Н/м3.

Для моделирования турбулентных пульсаций 
технологических потоков в аппаратном комплексе 
программного обеспечения применяется стандарт-
ная k-ε-модель турбулентности Лаундера и Сполдинга 
[11–14]. При использовании k-ε-модели система урав-
нений Навье – Стокса дополняется двумя уравнениями 
переноса (9, 10) удельной турбулентной кинетической 
энергии k, Дж/кг (м2/с2), и диссипации данной энергии 
ε, Дж/(кг·с) (м2/с3). 

∂
∂

( ) +
∂

∂
( ) =

∂
∂

+










∂
∂













+
t

k
x

ku
x

k
xm

i
m mi

j
m

t

k j
ρ ρ µ

µ
σ

+ + −G Gk b mρ ε, (9)

∂
∂

( ) +
∂

∂
( ) =

t x
um

i
m miρ ε ρ ε

=
∂

∂
+











∂
∂













+ +( ) −
x x

C G C G C
kj

m
t

j
k b mµ

µ
σ

ε
ρ

ε

ε
ε ε ε1 3 2

2

, (10)

РАЗДЕЛ:   Фармацевтическая технология и нанотехнологии



1112017 № 2 (19)       www.pharmjournal.ru      
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Значения модельных констант для расчетов при 
помощи программного обеспечения ANSYS Fluent 
принимались по данным Маршалл и Баккера [11]: 

С1ε=1,44, С2ε=1,92, С3ε=0,09, σk=1,0, σε=1,3, Prt=0,85.

Также проводили модельный расчет полезной 
мощности перемешивания, классическое инженерное 
решение которого связано с использованием чисто 
эмпирических данных. Для снижения зависимости от 
эмпирических данных и расчета мощности перемеши-
вания на основе результатов численного моделирова-
ния по уравнениям (2–15) использовали методику [12]. 
В соответствии с методикой [12] расчет полезной мощ-
ности перемешивания N проводился путем интегри-
рования полученных в результате численного моде-
лирования значений удельного крутящего момента по 
рабочей поверхности перемешивающего устройства:

N
n u

x y dS
S

mi mi
i i= +∫

2
60 2

0

2
2 2π ρ

, (16)

где x, y – координаты поверхности мешалки относи-
тельно оси вращения вала, м; n – частота вращения ва-
ла мешалки, об/мин.

Для оценки эффективности перемешивания ис-
пользовали значение абсолютной неусредненности 
плотности реакционной массы Δρ, кг/м3:

∆ρ ρ ρ= −max min , (17)

где ρmax, ρmin – соответственно максимальная и мини-
мальная плотности реакционной смеси во всем рас-
четном объеме реактора, кг/м3.

Использование в качестве критерия оценки аб-
солютной неусредненности плотности реакционной 
массы в данном случае было оправданно, так как плот-
ности исходных реагентов, глицерина и тетраэтокси-
силана, отличались в 1,35 раза (330 кг/м3 в абсолют-

ном выражении при плотности глицерина 1260 кг/м3 и 
плотности тетераэтоксисилана 930 кг/м3).

Энергетическая эффективность процесса оце-
нивалась по совокупности времени усреднения 
плотности реакционной смеси и значению крутяще-
го момента на валу мешалки. Расчет для всех рассмо-
тренных вариантов проводился до получения уста-
новившейся картины распределения фаз в объеме 
перемешивания.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ОБСУЖДЕНИЕ
По результатам проведения экспериментальных 

опытно-промышленных синтезов глицеролатов крем-
ния состава Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 были получены сле-
дующие результаты.

Таблица 1.

Время проведения опытно-промышленного синтеза  
глицеролатов кремния, ч

Тип  
перемешивающего 

устройства

Скорость вращения вала  
перемешивающего устройства

240 об/мин 300 об/мин 400 об/мин
Пропеллер 42 42 42
Якорь 8 8 8

Экспериментальные данные указывают на то, что 
применительно к рассматриваемому синтезу исполь-
зование якорного типа перемешивающего устройст- 
ва взамен пропеллерного позволяет сократить об-
щее время проведения процесса с 42 до 8 часов. При 
этом достаточной скоростью перемешивания реакци-
онной массы является значение 240 об/мин. Увеличе-
ние скорости перемешивания до 400 об/мин не оказа-
ло никакого влияния на скорость проведения синтеза. 
С учетом того, что исходные компоненты реакционной 
смеси являются несмешивающимися в нормальных 
условиях между собой жидкостями, ключевым факто-
ром, обеспечивающим протекание реакции, является 
обеспечение полного и равномерного диспергирова-
ния компонентов реакционной массы

Экспериментальным путем также удалось уста-
новить, что применительно к используемой системе 
оборудования целесообразно удаление 70% образу-
ющегося этилового спирта проводить при атмосфер-
ном давлении. Оставшиеся 30% образующегося эти-
лового спирта возможно удалять на тонкоплёночном 
испарителе.

Поскольку проведение реальных опытно-про-
мышленных синтезов предполагает значительные 
финансовые и временные затраты, с применением 
программного обеспечения ANSYS Fluent было прове-
дено моделирование процесса смешения компонен-
тов реакционной смеси. В модели была рассмотрена 
задача смешения исходных реагентов, тетраэтокси-
силана (плотностью 930 кг/м3, вязкостью 7 ∙ 10-4 Па ∙ с) 
и глицерина (плотностью 1260 кг/м3, вязкостью 
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0,945  Па  ∙  с), в мольном соотношении 1 к 8. Измене-
ния характеристик компонентов реакционной массы с 
учетом их нагрева и изменения количественного соот-
ношения в ходе протекания реакции не учитывались. 
При этом в модели процесса в начальный момент вре-
мени перемешивания тяжелая фаза (глицерин) нахо-
дилась на дне аппарата.

Геометрические размеры реактора, его внутрен-
них элементов, перемешивающих устройств измеря-
лись фактически по реальным габаритам и далее учи-
тывались в программном обеспечении при обработке 
данных. Эффекты деформации поверхности реакци-
онной массы, связанные с образованием центральной 
воронки при перемешивании, не учитывались. Гео- 
метрическая модель для обоих рассмотренных ва-
риантов конструкции перемешивающего устройства 
представлена на рисунке 1.

Для обоих вариантов конструкции перемешиваю-
щего устройства были рассмотрены скоростные режи-
мы работы 240, 300, 400 об/мин. Скоростные режимы 
были приняты с учетом рекомендаций справочной ли-
тературы [13].

При выборе конструкции и режима работы пере-
мешивающего устройства необходимо было достичь 
выполнения следующих условий:

1. Максимально полного увеличения той доли объ-
ема реактора, в которой смешение компонентов 
протекает наиболее интенсивно.

2. интенсификации циркуляции исходных реаген-
тов, то есть обеспечения их равномерного рас-
пределения по реакционной зоне.

3. обеспечения эффективного смещения химическо-
го равновесия реакции  в сторону целевого про-
дукта за счет усиления осевой циркуляции ком-
понентов реакционной среды в реакторе, в итоге 

приводящей к ускорению отвода легколетучих 
продуктов реакции (паров этилового спирта) из 
реакционной зоны.

4. Снижения удельного энергопотребления  как за 
счет снижения затрат мощности на перемешива-
ние, так и за счет снижения продолжительности 
синтеза. При достижении данного условия так-
же снижаются и расходы на поддержание темпе-
ратуры теплоносителя, подаваемого в рубашку 
реактора.

Таким образом, выбор конструкции и режима ра-
боты перемешивающего устройства должен был 
обеспечить максимальную полноту протекания реак-
ции при минимальном времени синтеза и минималь-
ных энергетических затратах. 

Корректный выбор режима работы перемеши-
вающего устройства для опытно-промышленного 
реактора осложнялся его относительно небольши-
ми габаритами. Классическая справочная литерату-
ра по перемешиванию [14] ориентирована в первую 
очередь на промышленные реакторы, объём кото-
рых не менее 0,16 м3. Аналитическое масштабирова-
ние процессов перемешивания в таких случаях край-
не затруднительно, так как процессы перемешивания 
не поддаются корректному описанию методами тео-
рии подобия [15]. Классические инженерные методи-
ки расчета механических перемешивающих устройств 
оперируют чисто эмпирическими коэффициентами и 
статистическими зависимостями, действующими за-
частую в достаточно узких диапазонах. 

Использование методов и средств вычислитель-
ной гидродинамики позволило решить задачу с мак-
симальным приближением к реальной геометрии обо-
рудования, то есть в данном случае удалось уйти от 
необходимости использования экспериментальных 
масштабных факторов и коэффициентов.

Путем обработки исходных данных о компонентах 
реакционной смеси и моделирования процесса сме-
шения были получены расчетные значения, коррели-
рующие с результатами практических экспериментов.

На рисунках 2 и 3, полученных в результате об-
работки данных с использованием программного 
обеспечения ANSYS FLUENT, показаны линии тече-
ния реакционной массы для скорости вращения ва-
ла перемешивающего устройства 240 об/мин. На мо-
дельных рисунках четко видна та область реактора, 
где смешение компонентов осуществляется наиболее 
интенсивно. 

Для пропеллерной мешалки (рисунок 2) область 
интенсивного перемешивания занимает лишь малую 
часть объема реактора, при этом осевое перемеши-
вание крайне слабое. Фактически можно говорить о 
том, что при использовании пропеллерной мешалки 

Рисунок 1. Геометрическая модель реактора Minipilot 10:

1 – гильза термопары; 2 – пропеллерная мешалка; 3 – якорная 
мешалка
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реакция протекает только в 1/8–1/10 объема реакто-
ра. Остальной объем представляет собой застойную 
зону.

Для якорной мешалки наблюдается качествен-
но иная картина движения компонентов реакцион-
ной смеси (рисунок 3). В этом случае интенсивное 
перемешивание происходит практически во всем 
объеме реактора как в радиальном, так и в осевом 
направлении.

Также стоит отметить тот факт, что в описываемой 
модели в реакторе с якорной мешалкой практичес- 
ки полное усреднение плотности реакционной мас-
сы (Δρ = 6 кг/м3) наступало за 15–20 мин перемешива-
ния. Через час перемешивания в аппарате с якорной 
мешалкой неусредненность плотности реакционной 
массы практически достигла нуля. В то же время в ре-
акторе с пропеллерной мешалкой усреднения плот- 
ности реакционной массы за весь рассмотренный в 

модели временной интервал так и не наступило. Через 
60  мин перемешивания максимальная неусреднен-
ность плотности составила около 180 кг/м3.

На рисунках 4 и 5 представлена динамика сниже-
ния неусредненности плотности реакционной массы в 
аппаратах с пропеллерной и якорной мешалками при 
скорости вращения 240 об/мин.

Расчетная мощность, затрачиваемая на переме-
шивание якорной мешалкой, на рассмотренном вре-
менном интервале выше потребляемой мощности 
для пропеллерной мешалки в среднем в 4,9 раза. Од-
нако с учетом продолжительности смешения полные 
затраты электроэнергии на смешение 1 кг реакцион-
ной смеси в случае применения якорной мешалки бу-
дут ниже, чем при применении пропеллерной мешал-
ки, примерно в 1,2 раза.

Увеличение при моделировании скорости вра-
щения вала перемешивающего устройства при су-
щественном росте энергетических затрат на пере-
мешивание не показало существенного ускорения 
снижения неусредненности реакционной смеси. Кро-
ме того, дальнейшее повышение скорости связано с 
риском развития центральной воронки до состояния, 
которое может негативно сказаться на устойчивости 
вала мешалки. В связи с этим для дальнейших экспе-
риментальных синтезов подобных смесей может быть 
рекомендован скоростной режим работы перемеши-
вающего устройства 240 об/мин.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Экспериментальные работы по моделированию и 

оптимизации синтеза глицеролатов кремния состава 
Si(O3С3H7)4 ∙ 6С3Н8О3 позволили установить оптималь-
ные параметры проведения опытно-промышленного 
синтеза:

– температура реакционной массы – 110±2 °С;

Рисунок 2. Линии течения реакционной массы в аппарате с 
пропеллерной мешалкой при скорости 240 об/мин

Рисунок 3. Линии течения реакционной массы в аппарате с 
якорной мешалкой при скорости 240 об/мин

Рисунок 4. Динамика снижения расчетной неусредненности 
плотности реакционной массы при скорости 240 об/мин
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– удаление образующегося этилового спирта 
по следующей схеме: 70% от теоретического объё-
ма образующегося спирта удалять при атмосферном 
давлении, оставшиеся 30% удалять из реакционной 
массы путём её передачи на тонкоплёночный испа-
ритель при остаточном давлении в системе порядка 
50 мм рт. ст.;

– режим смешения реакционной массы при ско-
рости вращения вала перемешивающего устройства 
240 об/мин, перемешивающий элемент типа «якорь».

Применение современных программ, базирую-
щихся на методах и средствах вычислительной ги-
дродинамики, значительно сокращает временные и 
трудовые затраты при выборе конструкции и режима 
работы перемешивающих устройств. Полученные ре-
зультаты коррелируют с экспериментальными данны-
ми и подтверждают пригодность данного подхода к 
моделированию процесса производства субстанций 
кремнийсодержащих производных полиолов.
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