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Wynalazek dotyczy sposobu wytwarzania zywic
polikondensacyjnych i polimeryzacyjnych zwlasz-
cza weglowodorowo-formaldehydowych, fenolowo-
-formaldehydowych-, furfurylowo-formaldehydo-
wych, melaminowo-formaldehydowych, moczniko-
wo-formaldehydowych, kumaronowo-indenowych
i styrenowo-indenowych w ciggtym reaktorze pio-
mowym lub poziomym w fazie cieklej w obecno$ci
katalizatora cieklego lub w postaci zawiesiny.

Zywice weglowodorowo-formaldehydowe, fenolo-
wo-formaldehydowe, furfurylowo-formaldehy-
dowe, melaminowo-formaldehydowe, mocznikowo-
-formaldehydowe, kumaronowo-indenowe i styre-
nowo-indenowe otrzymywane przez kondensacje
wyglowodordw . aromatycznych, fenoli, alkoholu
furfurylowego, melaminy lub mocznika z formal-
dehydem w postaci roztworé6w wodnych lub poli-
meréw, albo przez polimeryzacje frakcji kumaro-
nowo-indenowej lub styrenowo-indenowej otrzy-
muje sie gléwnie w periodycznych reaktorach
zbiornikowych z wymuszonym mieszaniem przy
pomocy mieszadel lub przez cyrkulacje zewmnetrzna.

Sposdb produkcji Zywic metoda okresowa polega
na dozowaniu surowcoOw i katalizatora w odpo-
wiednich proporcjach do reaktora zbiornikowego
i nastepnie prowadzemiu procesu w okreSlonych
zmiennych w czasie parametrach ruchowych.

Spos6éb wediug opisu patentowego nr 99059 do-
tyczy wytwarzania wysokoreaktywnych zywic
rezolowych w periodycznym reaktorze zbiorniko-
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2
wym przy dwukrotnym dozowaniu formaldehydu
i wodorotlenku metalu stosowanego jako katali-
zator polikondensacji. Opis patentowy nr 100449
réwniez dotyczy sposobu wytwarzania wysokoreak-
tywnych zywic rezolowych z tym, ze proces kon-
densacji prowadzi si¢ w reaktorze zbiornmikowym
z zewnetrzng wymuszona cyrkulacjg i zewnetrzmg
wymiang ciepla umodgliwiajaca szybka regulacje

" temperatury, przy peniodycznym odbiorze pro-

duktu. W rzadko stosowanych ciaglych sposobach
kondensacji i polimeryzacji proces prowadzi sie w
mato wydajnych reaktorach zbiornikowych lub w
kaskadzie reaktor6w zbiormikowych.

Sposéb  produkcji metodg ciggla polega na
cigglym dozowaniu substratéw i katalizatora w
okreslonych proporcjach do reaktora zbiomikowe-
go i cigglym odbiorze mieszaniny poreakcyjnej Iub
na wspoipradowym dozowaniu surowcoéw i katali-
zatora do kaskady reaktoré6w zbiornikowych z
mozliwoscia regulacji parametrow w kazdym
stopniu kaskady.

Opis patentowy nr 54173 dotyczy sposobu wy-
twarzania termoplastycznych zywic przez dwusto-
pniowg polikondensacje weglowodoréw aromatycz-
nych z formaldehydu w reakiorach zbiornikowych.
Proces prowadzi sig¢ w spos6b periodyczny lub
ciggly stosujac w pierwszym stopniu bardziej roz-
cienczony roztwoér formaldehydu niz w drugim a
najlepiej wanstwe wodng z drugiego stopnia.

Spos6b ten charakteryzuje sie duzg ilo$cig od-
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padowego kwasu siarkowego oraz mala wydajnos-
cig zywicy z_objgtosci reaktora. Znamy jest row-
niez sposéb otmzymywania zywicy toluenowo-for-
maldehydowej w wielokomorowym reaktorze pio-
nowym opisany w publikacji pt. ,Kondensacja
toluenu z trioksanem w reaktorze przeplywowym?”,
Chemia Stosowana XVIL 2, 157/1973/. Sposéb ten
polega na dozowaniu surowcéw i kwasu siarkowe-
go dolem reaktora i odbiorze produktu goéra, przy
czym szybko§¢ procesu jest funkcja stosunku
objetosciowego faz i $redniego czasu przebywania
a stopien przemiany formaldehydu jest funkcja
stosunku objgtosciowego faz i szybkosci mieszania.
W opisanym w publikacji sposobie nie przeprowa-
dzono badan i mnie stwierdzono wptywu sposobu
dozowania i stezenia katalizatora mna szybko&é,
wydajno$é procesu i wiasnosci produktu.

. Zadaniem technicznym do rozwigzania byto
opracowanie sposobu umozliwiajacego uzyskiwanie
wysokiej wydajnosci zywic z malej objetodci
reaktora, przy duzej wydajnosci katalizatora i wy-
sokiej konwersji surowcé4w oraz otrzymywanie

zywic o pozadanych wlasciwosciach przy uzyciu
' zaréwno reaktora pionowego jak i poziomego.

W czasie badan proceséw. polikondensacji
szczegblnie toluenu z formaldehydem nieoczekiwa-
nie stwierdzono, Ze sposéb dozowania katalizatora,
lub mieszaniny poreakcyjnej zawierajacej katali-
zator ma istotny wplyw na szybko$¢ i wydajnosé
‘procesu oraz wilasnosci produktu. Dalsze proby
prowadzone w tym kierunku wykazalty, ze wielo-
punktowy sposéb dozowania katalizatora i/lub
mieszaniny zawierajgcej katalizator pozwala na
utrzymywanie w kazdej komorze reaktora opty-
malnego stezenia katalizatora i reagentéw oraz
umozliwia sterowanie procesem w (kierunku
uzyskania pozadanych wiasnosci produktu.

Dotychczasowe rozwigzania dotyczgce procesdw
polikondensacji nie uwzgledniaja mozliwosci stero-
wania stezeniem katalizatora i stosunkami reagen-
tow w czasie prowadzenia cigglego procesu co jest
istotg niniejszego virynalazku. Stosowany w spo-
sobie wedlug wynalazku reaktor pionowy sklada
sie z dwu lub wiecej komoér reakcyjnych oddzielo-
nych od siebie przegrodami wsp6isrodkowymi lub
innymi z mieszadlem wewnatrz komoér oraz z moz-
liwosScia ogrzewania lub chodzenia mieszaniny
reakcyjnej wedlug zaprogramowanego profilu
temperaturowego. Mogacy znalezé zastosowanie
reaktor poziomy zbudowany jest z dwu lub wiecej
komér reakcyjnych z mieszaniem wewnetrznym
lub przez cyrkulacje zewnetrzng z mozliwoscia
ogrzewania lub chlodzenia mieszaniny reakcyjnej
wedlug zaprogramowanego profilu temperaturowe-
go i konstrukcjg pmegréd umozliwiajacg kaska-
dowy przeptyw cieczy miedzy komorami.

W sposobie wediug wynalazku stosowane katali-
zatory zasadowe takie jak: NaOH, KOH, NH,OH,
Ca/OH/;, B/OH/, lub katalizatory kwasne takie
jak: H,;SO,, HCI, HgC:0, kwas octowy, kwas
mrowkowy itp.

Sposoéb wedlug wynalazku polega na tym, ze w
wielokomorowym reaktorze pionowym lub pozio-
mym surowce doprowadzane s3g do dolnej czeseci
reaktora pionowego lub do pierwszej komory

10

15

20

25

30

40

45

55

60

4

reaktora poziomego w calosci lub w czesSci, na-
tomiast mieszanina zawierajacakatalizator i ewen-
tualnie substraty o stezemiach dostosowanych do
wymagan w miejscach dozowania do reaktora jest
wprowadzana w dwu lub kilku jego punktach w
postaci mieszaniny poreakcyjnej »ub w postaci
fazy uzyskanej po rozdzieleniu z mieszaniny po-
reakcyjnej i regeneracji fazy w cze$ci lub w
calo$ci.

W przypadku uzycia jako katalizatora kwasu
siarkowego, zawracana do reaktora w dwwu lub
wigcej punktach faza zawiera 20 do 989, wago-
wych kwasu. Przy stosowaniu natomiast kataliza-
tor6w zasadowych takich jak: NaOH, KOH,
NH,OH, Ca/OH/: czy Na/OH/; wzglednie kataliza-
torow kwasdnych takich jak: HCl, H,C,0Q4 kwas
octowy, kwas mréwkowy itp. Zawracana do reak-
tora w dwu lub wigcej punktach mieszanina po-
reakcyjna lub faza zawiera 0,1 do 609 wagowych
katalizatora. Proces mozna prowadzi¢ w warun-
kach bezcidénieniowych lub podwyzszonego cidnie-
nia.

Uzyskiwanie w sposobie wedlug wynalazku wy-
sokiej wydajnos$ci z reaktora wynika z dobrych
warunkéw wymiany ciepta i masy oraz ze stwo-
rzenia optymalnych warunkéw dla przebiegu
reakcji we wszystkich miejscach reaktora piono-
wego lub poziomego. Ponizej podano przyklady
zastosowania sposobu wedlug wynalazku.

Przyktad 1. Figura 1 obrazuje schemat
otrzymywania zywicy toluenowo-formaldehydowej
z trioksanu.

Proces otrzymywania zywicy toluenowo-formal-
dehydowej z trioksanu prowadzi sie w reaktorze
pionowym o pojemnosci 1,55 m3 zbudowanym
z pieciu komér oddzielonych od siebie przegroda-
mi wspéksrodkowymi z mieszaniem w kemorach
przy pomocy mieszadel turbinowych otwartych,
zaopatrzonych w plaszcz grzejny.

Mieszaning surowcéw 1 — ok. 149 roztwor
triokkcanu w toluenie w ilosci 460 kg/godzine wpro-
wadza sie do reaktora w punkcie C w tempera-
turze 80°C. Stosunek molowy toluenu do trioksanu
W mieszaninie wynosi 2:1. Katalizatorem jest
roztwor kwasu siarkowego, ktéry dozowany jest
do reaktora w punkcie A i w punkcie B. W punk-
cie A jest dozowany 3 zatezony 609 roztwoér
kwasu siarkowego w iloSci 268 kg/godzine nato-
miast w punkcie B jest dozowany 4 roztwor
kwasu siarkowego o stezeniu 584% w ilosci
100 kg/godzine. Mieszanina poreakcyjna 5 odbiera-
na jest gora reaktora, a nastepnie rozdzielana na
warstwe organiczng 8 zawierajaca zywice tolueno-
wo-formaldehydowa i toluen oraz na warstwe 6
zawierajaca kwas siarkowy, ktéora splywa do
zbiornika, a nastepnie pompa jest tloczona w
punkty A i B reaktora.

Zatezanie kwasu wprowadzanego do reaktora w
punkcie A odbywa sie przez dodatek technicznego
969, kwasu siarkowego 2 do rurociggu przed
reaktorem. Nadmiar kwasu siarkowego jest odpro-
wadzany ze zbiornika do $ciekéw 7. Reakcje pro-
wadzi sie w temperaturze ok. 95°C uzyskujac
stopiefi przereagowania formaldehydu powyzej 94%,.

Przyktad 2. Figura 2 przedstawia schemat
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otrzymywania zywicy fenolowo-formaldehydowej
z formaliny. Proces otrzymywania zywicy fenolo-
wo-formaldehydowej z fenolw i formaliny pro-
wadzi sie w reaktorze mpoziomym podzielonym
przegradami na tmzy komory. Kazda z komoér jest
zaopatrzona w uklad zewnetrznego grzamia (chio-
dzenia) i mieszania. Do pierwszej komory wpro-
wadza si¢ mieszanine surowcow 1 w ilosci 1050 1
fenolu, 280 1 4569, NaOH j 1470 1 formaliny na
godzine. Temperatura w pierwszej komorze wy-
nosi 52°C. Do drugiej komory wprowadza sie
590 kg/h formaliny 2. W komorze utrzymuje sie
temperature 55°C. W trzeciej komorze utrzymuje
sie temperature 55°C. W trzeciej komorze utrzy-
muje sie temperature 90°C. Mieszanine poreakcyj-
n3 schiadza si¢ do 70°C i zawraca do drugiej 5
oraz do trzeciej 4 komory reaktora w iloSciach
180 kg/h i 400 kg/h. W wyniku tak prowadzonej
reakcji uzyskuje sie produkt 3 o lepkosci ok.
300 cP, rompuszczalny w wodzie, szybkoutwardzal-
ny o zawartosci wolnego fenolu najwyzej 1,29
wagowych i zawarto$ci formaldehydu najwyzej
0,89% wagowych.

Przyklad 3. Proces otrzymywania zywicy
kumaronowo-indenowej prowadzi si¢ w reaktorze
pionowym o pojemno$ci 0,5 m? zlozonym z trzech
komér oddzielonych od siebie przegrodami wspbi-
Srodkowymi z mieszaniem w komorach przy po-
mocy mieszadel turbinowych otwartych i za-
opatrzonym w plaszcz chlodzacy. Do dolnej ko~
mory wprowadza sie frakcje kumaronowo-inde-
nowa zawierajacg okoto 309, wagowych niena-
syconych potaczen takich jak kumaron, inden
i styren oraz ich pochodne metylowe w ilosci
3000 kg/h oraz kwas siarkowy uzyskany z roz-
dzialu mieszaniny poreakcyjnej w iloSci 60 kg/h,
ktéry zawiera okolo 509, wagowych zwigzkéw
organicznych. Do gdémej komory wprowadza sie
15 kg/h 989 kwasu siarkowego.

Mieszanina poreakcyjna o temperaturze 25 do
30°%C jest odbierana goéra reaktora i rozdzielana
na dwie fazy organiczng i kwasowa. Dolna faza
zawierajaca zuzyty kwas siatkowy oraz zwigzki
organiczne — produkty polimeryzacji zwigzkéw
nienasyconych zawartych we frakcji kumaronowo-in-
denowe]j jest zawracana w ilosci 60 kg/h do pro-
cesu polimeryzacji (do dolnej komory reakcyjnej)
a reszta w iloSci 30 kg/h jest odprowadzana jako
odpad poza uklad reakcyjny. (Jednocze$nie z
dolnej cze$ci reaktora odbierane s kwasne smolki
powstajace w czasie zaklécen rozruchowych pro-
cesu polimeryzacji). Goérma warstwa mieszaniny
poreakcyjnej w dlosci ok. 3000 kg/h zawierajaca
zywice poddawana jest neutralizacji a nastgpnie
jest kierowana do odpedu rozpuszczalnika. Ilo$é
otrzymywanej w ten sposébb zywicy kumaro-
nowo-indenowej wynosi 29% wagowych wistosunku
do uzytej frakcji kumaronowo-indenowej. Zywica
ta posiada kolor jasnozéity i temperature mieknie-
cia wedlug Kramer-Sarnowa ok. 55°C.

Przyklad 4. Proces otrzymywania zywicy
mocznikowo-formaldehydowej prowadzi sie w
reaktorze poziomym o pojemnoéci 5 m? podzielo-
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nymy przegrodami na trzy komory. Kazda z komér
zaopatrzona jest w wezownice grzejng (chiodzacy)
oraz mieszadlo turbinowe otwarte. Do pierwszej
komory wprowadza sie 2500 kg/h mieszaniny
mocznika i 36%)-wej formaliny o pH 7. Stosunek
molowy mocznika do formaldehydu wynosi 2:1.
Réwmnoozesnie do pierwszej Komory doauje sie
60 kg/h 409 -ego wodnego roztworu lugu sodowe-
go i 200 kg/h mieszaniny reakcyjnej z trzeciej
komory reakcyjnej. Do drugiej komory wpro-
wadza sie oprocz mieszaniny z komory pierwszej
300 kg/h mieszaniny reakcyjnej z trzeciej komory.

Temperatury w komorach reakcyjnych sg utrzy-
mywane na poziomie 80°C w pierwszej, 90°C w
druigej i 100°C w trzeciej. Czg$é odparowujacej
wody odbiera sie z reaktora co powoduje nateza-
nie roztworw wodnego 2zywicy mocznikowo-for-
maldehydowej do zadanego stezenia. Z trzeciej
komory odbiera sie zywice, kitéra po schiodzeniu
moze byé stosowana = bezposrednio do dalszego
przerobu. Otrzymana zywica zawiera ponizej 19
wagowych formaldehydu, jest jasmym klarownym
roztworem a jej czas utwardzania w temperaturze
150°C wynosi ok. 3 minut, sucha masa oznaczana
w temperaturze 150° C w ciggu 2 godzin wymosila
559, wagowych.

Zastrzezenia patentowe

1. Sposéb otrzymywania zywic polikondensacyj-
nych i polimeryzacyjnych zwlaszcza weglowodoro-
wo-formaldehydowych, fenolowo-formaldehydo-
wych, furfurylowo-formaldehydowych, melamino-
wo-mocznikowych, mocznikowo-formaldehydowych,
kumaronowo-indenowych oraz styrenowo-indeno-
wych przy uzyciu katalizatorbw zasadowych
takich jak NaOH, KOH, NH,OH, Ca/OH/s:, Ba/OH/;
wazglednie katalizatoréw kwadnych takich jak:
H:SO,, HCl, H;CO, kwas octowy, kwas mroéwko-
wy w warunkach ciénieniowych lub bezciénienio-
wych, w wielokomorowym reaktorze pionowym
lub poziomym, do ktérego surowce doprowadzane
sa do dolnej czeSci reaktora pionowego lub do
pierwszej komory reaktora ‘poziomego w catosci
lub cze$ci, znamienny tym, ze mieszanina zawie-
rajaca katalizator i/ewentualnie substraty o steze-
niach dostosowanych do wymagan w miejscach
dozowamia do reaktora wprowadzana jest w dwu
lub kilku jego punktach w postaci mieszaniny
poreakcyjnej lub w postaci fazy, uzyskanej po
rozdzieleniu z mieszaniny poreakcyjnej i regenera-
cji fazy w czesci lub catosci.

2. Spos6b wedlug zastrz. 1, znamienny tym, ze
stosujac jako katalizator kwas siarkowy zawraca-
na do reaktora w dwu lub wiecej punktach faza
zawiera 20 do 989, wagowych kwasu.

3. Spos6b wedlug zastrz. 1, zmamienmy tym, ze
stosujac katalizatory zasadowe takie jak: NaOH,
KOH, NH,OH, Ca/OH/,, Ba/OH/, lub katalizatory
kwasne takie jak: HCl, H;C;0, kwas octowy,
kwas mréwkowy zawracana do reaktora w dwu
lub wigcej punktach mieszanina poreakcyjna lub
faza zawiera 0,1 do 609 wagowych katalizatora.
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