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ПРЕДИСЛОВИЕ

Настоящий сборник является продолжением издания трудов се­
минара по газохимии, регулярно проводимого в РГУ нефти и 
газа им. И.М. Губкина с 2000 г. В этот том включены доклады, 
прочитанные в 2002—2003 гг. Естественно, мы не могли рассмот­
реть все актуальные вопросы, однако часть из них нашла свое 
отражение в сборнике.
В последние годы во всем мире наблюдается расширение масшта­
бов исследовательских и опытно-промышленных работ в рамках 
программ GTL («газ в жидкость»). В докладах видных ученых в 
этой области — новые тенденции развития и технические реше­
ния проблемы. Освещались и экономические аспекты производ­
ства синтетических жидких топлив из природного газа. Рас­
сматривались весьма важные в теоретическом и практическом пла­
не работы по квалифицированному использованию низших па­
рафинов С2—С4 — компонентов природного газа (дегидрирова­
ние, ароматизация), а также переработка серусодержащих соеди­
нений.
Весьма значимы вопросы рационального энерготехнолотческо­
го использования природного газа. Создание эффективных тех­
нологических схем и оборудования для энергетического приме­
нения газа позволит осуществить более экономное и рациональ­
ное его использование в энергетике.
Следует особо подчеркнуть высокий научный и практический 
уровень работ по газохимии, выполненных в нашей стране и от­
раженных в данном сборнике. Заметим, что многие их результаты 
докладывались в различной форме на мировых конгрессах и кон­
ференциях. Это работы вузов, академических и отраслевых инсти­
тутов: ИХФ им. Н.Н. Семенова, ИОХ им. Н.Д. Зелинского, ИНХС 
им. А.В. Топчиева, ИВТ, ЦЭМИ, ГНЦ НИФХИ им. Л.Я. Карпова, 
ВНИИгаз, РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина.
Отрадно отметить, что все заседания семинара привлекали к себе 
внимание как маститых, так и молодых ученых, работников про-
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мышленности, студентов, магистрантов, аспирантов из многих на" 
учных и промышленных центров. В дискуссиях семинара активно 
участвовали, кроме уже упомянутых организаций, сотрудники 
МГАТХТ им. М.В. Ломоносова, ОАО «Газпром», НК ЮКОС, ТНК 
НИАП, НИОгаз, МГУ им. М.В. Ломоносова, МТИ и др. 
Надеемся, что наш семинар и в дальнейшем сохранит свой высо­
кий уровень и привлекательность для научно-технической обще­
ственности.

Ректор РГУ нефти и газа 
им. И.М. Губкина
профессор

Зав. кафедрой газохимии 
чл.-корр. РАН А.Л. Лапидус
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В. С. Арутюнов (ИХФ РАН)

А.Л. Лапидус (РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина)

КРИТИЧЕСКАЯ РОЛЬ ГАЗОХИМИИ 
ДЛЯ РОССИЙСКОГО ТЭКА

Энергетика на пороге перемен
Мировая экономика жестко зависит от доступа к дешевым и 

удобным энергоресурсам и источникам углеводородного сырья. На 
протяжении всего XX века роль основного энергоресурса играла 
нефть. Даже население мира в прошедшем столетии увеличива­
лось точно в соответствии с ростом добычи нефти — основного 
источника топлива для сельского хозяйства и сырья для произ­
водства важнейших удобрений и пестицидов. Но резкий взлет цен 
на нефть на рубеже веков ясно показал, что ситуация быстро ме­
няется. Предстоящий спад мировой добычи нефти уже не явля­
ется предметом дебатов и прогнозируется не позже 2010 г. (рис. 1).

□ US48 □  Europe □ Russia □  Other □  MEast ■ Heavy □ Deepwater □  Polar В  P-NGL |

Рис. 1. Прогноз мировой добычи нефти (источник: www.asponews.org)

Хотя отечественная нефтедобыча сейчас на подъеме, доля Рос­
сии в мировых запасах составляет всего 5% и непропорциональ­
но мала по сравнению с ее долей по отношению к территории 
мира (12,8%), а прогноз отечественной нефтедобычи соответствует 
общемировому тренду (рис. 2).

http://www.asponews.org


Рис. 2. Прогноз добычи нефти в России (источник: www.asponews.org)

Несмотря на огромные усилия и большой прогресс в области 
альтернативных источников энергии, их вклад в мировую энерге­
тику около 1% и по всем серьезным прогнозам даже к концу сто­
летия не превысит нескольких процентов [1,2]. Термоядерная энер­
гетика, с которой связывали большие надежды, все еще находит­
ся на стадии экспериментальных установок и выйдет на про­
мышленный уровень в лучшем случае к концу века. Атомная энер­
гетика имеет свои хорошо известные проблемы и не дает прием­
лемых решений для замены углеводородного сырья и вторичных 
энергоносителей. Реально энергетика, транспорт и нефтехими­
ческая промышленность XXI века могут рассчитывать только на 
имеющиеся ресурсы газа и угля, которые в настоящее время яв­
ляются наиболее быстро прогрессирующими первичными источ­
никами энергии (рис. 3). Их доля в мировой энергетике в 2002 г. 
была почти одинакова и составляла примерно по 24%.

Запасы каменного угля огромны и распределены достаточно 
равномерно. Наибольшими его запасами обладают три страны — 

, HP и Россия, на долю каждой из которых приходится 
примерно четверть мировых ресурсов. Уголь частично отвоевыва- 
ет некогда утраченные позиции. Особенно велика его доля в про- 

электР°энеРгии: в КНР -  около 75%, в США -  более 
. днако низкая производительность труда при добыче и транс-

http://www.asponews.org
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1976 1986 1991 1996 2001
Рис. 3. Мировой баланс источников энергии за 1976—2001 гг. [11]:

1 — нефть; 2 — природный газ; 3 — атомная энергетика; 4 — гидроэнергетика; 
5 — уголь. Источник: British Petroleum Statistical Review of World Energy, 2002 
(http://www.bp.cora/centres/energy2002/);
* тнэ — тонна нефтяного эквивалента

портировке угля, а также серьезные экологические проблемы, свя­
занные с использованием, сдерживают масштабы его примене­
ния. Это вынудило Департамент энергетики США выступить с 
инициативой разработки нового поколения экологически более 
чистых способов получения энергии из угля. Предполагается, что 
типовая угольная электростанция XXI века будет использовать в 
качестве топлива не уголь непосредственно, а синтез-газ или во­
дород, полученный путем его предварительной газификации. Не­
обходимый для газификации кислород будут получать относи­
тельно дешевым мембранным разделением воздуха. Из очищенно­
го от серо- и азотсодержащих соединений и твердых примесей 
синтез-газа на основе мембранных технологий будет выделяться 
водород, используемый в качестве экологически чистого топлива 
для газовых турбин и топливных элементов. Монооксид углерода 
путем паровой конверсии будет превращаться в дополнительное 
количество водорода и углекислый газ, а последний — удаляться 
из полученных газов без выделения в атмосферу, т.е. одновремен­
но предлагается кардинальное решение проблемы антропоген­
ного парникового эффекта. В моменты минимума нагрузки часть 
полученного синтез-газа будет использоваться для выработки 
синтетических жидких углеводородов (СЖУ), необходимых для

А

http://www.bp.cora/centres/energy2002/
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замещения истощающихся природных нефтяных ресурсов и про- 
изводства синтетических моторных топлив, отвечающих новым 
жестким экологическим стандартам. Основная ставка делается на 
передовые газохимические технологии производства и исполь­
зования вторичных энергоресурсов. Тем не менее твердое агрегат­
ное состояние угля и большое количество примесей, от серы до 
тяжелых металлов, делает его менее привлекательным энергоно­
сителем по сравнению с природным газом.

«Газовая пауза» XXI века — шанс для России
Таким образом, по мере истощения нефтяных ресурсов при­

родный газ уверенно выдвигается на передовую позицию в ми­
ровой энергетике, в т.ч. как источник вторичных энергоресурсов 
и транспортных топлив. На арене мировой энергетики природ­
ный газ появился относительно поздно, лишь во второй полови­
не прошлого века, и, в отличие от угля и нефти, никогда не высту­
пал в роли основного энергоресурса. Но в 2002 г. его мировая 
добыча уже превысила 2,5 трлн м3. Доказанные мировые ресурсы 
газа постоянно пересматриваются в сторону увеличения и на 2002 г. 
составляли около 155 трлн м3 (рис. 4), а потенциальные запасы 
оцениваются в 280 трлн м3. Они сосредоточены в двух основных 
регионах — в России и на Ближнем Востоке. Практически столь 
же велики нетрадиционные запасы природного газа, например, 
угольного метана, объем добычи которого в США достиг 35 млрд 
м3/год. Но существуют еще огромные залежи твердых газовых гид­
ратов, содержание метана в которых превосходит традиционные 
запасы на два порядка и достигает, по оценкам, около 20 тыс. 
трлн м3. Сейчас многие страны прилагают усилия для создания 
промышленных методов разработки этих гигантских запасов. Кроме 
того, согласно современным представлениям о генезисе природ­
ного газа, его запасы, в отличие от нефти и угля, имеют в основном 
абиогенное происхождение. Ежегодно в результате продолжаю­
щейся дегазации планеты до 1 трлн м3 метана выделяется из недр 
в земную кору и атмосферу, что позволяет рассматривать его как 
частично возобновляемый ресурс.

Доля России в мировых запасах газа значительно превышает
п и ^ гм г  теРРИТ0Рии миРа- Достоверные запасы газа на террито- 
рии СНГ составляю, 36% мировых (56 трлн м>> а потенциальны' 
преввшают 40*. Таким образов,, о т а ч с ^ н н ы й  прир^ДНЫП г»
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гл .,—....Океания
7,55

Рис. 4. Доказанные мировые ресурсы природного газа.
Источник: British Petroleum Statistical Review of World Energy 2002 

(http://www.bp.com/centres/energy2002/)

может в течение длительного периода не только обеспечивать 
потребности национальной экономики, но и оставаться объектом 
энергетического экспорта. Но в отличие от глобального рынка 
нефти, обеспечиваемого танкерным флотом, рынок природного 
газа привязан к существующим системам трубопроводов и имеет 
региональный характер. Превращение природного газа в веду­
щий источник энергии для мировой экономики невозможно без 
решения двух проблем. Необходимо обеспечить возможность его 
оперативной доставки на мировые рынки и места непосредствен­
ного потребления в любой точке земного шара, а также создать 
эффективные технологии его конверсии в жидкое топливо и уг­
леводородное сырье. Потребность в быстром и адекватном реше­
нии этих сложнейших научно-технических проблем делает газо- 
химию одной из критических отраслей мировой энергетики. Имен­
но этим обусловлен резкий всплеск интереса к GTL (gas to liquid)- 
технологиям, т.е. процессам химической конверсии газа в метанол, 
синтетические жидкие углеводороды (СЖУ) и моторное топливо.

Таким образом, природный газ по запасам, экономичности до­
бычи и возможности использования, по экологическим свойствам 
является наиболее перспективным ресурсом, способным обеспе­
чить потребности человечества в энергии и углеводородном сырье

http://www.bp.com/centres/energy2002/


по крайней мере в течение текущего столетия. «Газовая пауза» 
может дать человечеству время, необходимое для овладения уп­
равляемым термоядерным синтезом, а природный газ и газохимия 
могут сыграть в мировой экономике и энергетике XXI века та­
кую же роль, какую сыграли в XX веке нефть и нефтехимия. Ог­
ромные отечественные запасы природного газа являются глав­
ным энергетическим ресурсом России и дают ей шанс сохранить 
достойное место среди ведущих держав мира.

Новые задачи — новые технологии
По уровню своего развития газохимия пока значительно усту- 

ИИ’,а объем ом ической переработки природного
газа (~110 млрд м / год) составляет менее 5% его годовой добы- 
™с” Й Применяемый в настоящее время в промышленных
предваоительт химической переработки природного газа -  его
(синтез-газ) На rm™'2PC™ В СМ6СЬ оксида Углерода и водорода 
75% энепгии и nfi -Ч С Н И е  синтез-газа затрачивается от 50 до

« Г  ^гоемкие процессы тпрк, ~  сложные многостадийные энер-
Фактическим порогом и ^ ^ о м Г ^  капы10жений (табл' 1)’ 
ся годовая производительность ГбППСК° И Ренстабельности являет- 
Дит к стремительное тыс- т - снижение приво-
вынуждает производителей"УДельных капвложений (рис. 5). Это 
ше 1 млн т/год, для сыпье ориентиРоваться на мощности свы- 
месторождения с дока-чя В° Г°  обеспечения которых необходимы 
кубометров. Постоянное ^НЫми запасами в сотни миллиарде0 
мых и вновь открываема хНИЖение запасов газа в эксплуатируе- 
тенденция снижения магтхе£Т° РаВДениях’ a также современная 
техногенного риска эколпг 3 ° В пР°изв°Дства по соображениям 
Диверсификации и повыше»?60*0* нагРУзки, необходимости его 

ных расходов противоречат Я Ги^кости5 уменьшения транспор' 
с̂ п ^ жнь!ми климатически^К° Й ТЯГе к гигантизму. В регионах 
шта^я^^0^ рентабельная экрпИ условиями и неразвитой инфРа' 
несмотИ Степени Ложности п Луатация производств такого мае 
технолпЯ обилие знонсип рактически невозможна. Поэтому

ства анонсиаТеЛЬНую Позицию- п НС спешат рисковать и зан 
Р°ванных проектпп ,оценкам экспертов, из мно*

в ближайшие годы будет Р ^ '

12_________________________________________
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зовано не более двух-трех. Подавляющая часть из примерно 4,5 
тыс. газовых месторождений мира приходится на долю средних и 
мелких (рис. 6). Для разработки их и оперативной доставки угле­
водородных ресурсов в любую точку земного шара газовая от­
расль остро нуждается в простых малотоннажных технологиях 
конверсии природного газа в жидкие продукты, рассчитанных на 
эксплуатацию непосредственно в районах газодобычи, в т.ч. в при­
полярных областях и на морском шельфе.

Таблица 1
Основные параметры типового завода 

по конверсии природного газа в жидкие продукты (по [3, 4])

Параметр Значение

Производительность 30 ООО барр./день 

(1,4 млн т/год)

Стоимость проекта 750 млн долл.
Удельные капзатраты 25 ООО долл./барр. в день 

(530 долл./т в год)
Текущие затраты 

(без учета стоимости сырья 
и амортизационных отчислений)

28—32 долл./т

Удельный расход газа 9 500 куб. фут/барр. 
(1900 м3/т)

Цена газа 0,5 долл./тыс. куб. фут 
(17,7 долл./ЮОО м3)

Затраты на сырье 4,5 долл./барр. 
(32 долл./т)

Срок окупаемости 10 лет

Срок эксплуатации 25 лет

Удельные амортизационные 
отчисления

9 долл./барр. 
(64 долл./т)

Себестоимость продукции 18 долл./барр. 
(128 долл./т)



Действующие, проектируемые и анонсированные процессы 
конверсии природного газа в жидкие продукты (GTL-процесеы)

Таблица 2
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Mobil
(Новая
Зеландия)

470 76 000 1 620 [5] *

Mossgas
(ЮАР)

22 500 1 100 46 000 980 [5] *

V г
Shell
(Малайзия)

12 500 580 50 000 1 070 [5] *

Exxon
(Катар)

30 000 640 [5]
**

Sasol/Shevron
(Нигерия)

50 000 2 350 26 000 550 [5]
**

Exxon Mobil 29 000 620 161
***

Shell • 30 000 640 161
***

Sasol 15 300 720 395 25 800 550 [6L
***

Syntroleum 12 000 560 455 37 920 810 161
***

Rentech 16 450 770 468 28 450 610 J 6 L
***

Intevep 15 300 720 373 24 380 520 J 6 L
***

Exxon Mobil 24 000 510 J § L
Shell 26 000 550 [61

***

Sasolл i 50 900 2 400 1 039 20 410 430 [6L
***

^ —Syntroleum 40 000 1 900 1 258 31 450 660 Н и
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Продолжение табл. 2
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Rentech 54 900 2 600 1 268 23 100 490 [61 ***

Intevep 50 900 2 400 997 19 590 420 [61 ***

Syntroleum
(Австралия)

10 000 470 506 50 600 1 080 [7] **

Shell Inti Gas/ 
EG PC-West 
Damiatta 
(Египет)

75 000 3 500 1700 22 700 486 [8] ***

Qatar Sasol— 
Ras Laffan 
(Катар)

34 000 1 600 800 23 500 500 [8] **

BP PLC
(США,

Аляска)

300 14 86 290 000 6 150 [8] **

Conoco Inc. 
(США)

400 18,8 75 187 500 4 000 [8] **

* Реализованный процесс.
** Проект в стадии строительства или проектирования.
*** Анонсированный проект.
При оценках принято: годовая компания — 333 сут (8000 час), 
I т жидкого продукта =  7,1 барр.



500 1 ООО 1 500 2 ООО 2 500 3 ООО 3 500 4 ООО

Рис. 5. Зависимость удельных капзатрат при производстве СЖУ 
от производительности предприятия (по табл. 1)

менее
______  0,28

м3Запасы газа, млрДЧисло месторождений

Рис. 6. Распределение гпппи
Источник: Agee МA . StudiesNatural р®с^ р01ВДе|™Й мира по величине запасов. 
Catalysis. Vol. 119. A. Parmaliana^t S ^ " VerSion V- Studies in Surface SciCo Q3 l

ИПа et 4  (Editors). 1998. Elsevier. Amsterdam. P- 931

J
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Приоритет газохимии для отечественной экономики
Широкое внедрение малотоннажных газохимических устано­

вок может сыграть огромную роль в экономическом развитии 
России. Прежде всего, это облегчит снабжение углеводородным 
сырьем и топливом обширной территории самой России. Появит­
ся возможность более гибко и оперативно, по сравнению с тру­
бопроводным транспортом, экспортировать этот энергетический 
ресурс на мировые рынки, в т.ч. перспективные рынки Юго-Во­
сточной Азии. Экспорт газа на такие расстояния с помощью тру­
бопроводного транспорта потребовал бы фантастических затрат, 
и значительная его часть сжигалась бы по пути на десятках газо­
компрессорных станции.

Появится возможность вовлечь в промышленную эксплуатацию 
примерно 600 уже разведанных мапоресурсных (менее 10 млрд м3) 
отечественных месторождений природного газа, в т.ч. в европей­
ской части России. Они до сих пор не разрабатываются по эконо­
мическим условиям, т.к. недостаточно велики, чтобы стать базой 
для современных производств, и не могут оправдать прокладку к 
ним дорогостоящих трубопроводов. Поскольку средний срок служ­
бы газодобывающего и газоперерабатывающего оборудования 
составляет около 30 лет, для оптимального использования вкла­
дываемых средств ежегодный отбор газа из месторождения не 
должен превышать 3% извлекаемых запасов. Поэтому для эксплу­
атации таких месторождений необходимы установки производи­
тельностью 50 млн м3 в год и ниже. Перерабатывая всего не­
сколько тысяч кубометров газа в час, они смогут использовать в 
качестве сырья и другие источники углеводородных газов, напри­
мер, попутный нефтяной газ или угольный метан. Отсутствие про­
стых малотоннажных процессов конверсии углеводородных газов 
сдерживает даже проведение перспективных геолого-разведоч- 
ных работ, в т. ч. на нефть. Для их экономического обоснования 
требуются более привлекательные планы использования газа, за­
легающего в нефтеносном пласте, чем сжигание в факелах или 
повторная закачка в пласт.

Возникнут условия для создания сети местного производства 
жидких топлив и кардинального решения проблемы «северного 
завоза» топлива, объем которого составляет 9 млн т/год. Это по­
высит энергетическую безопасность регионов, создаст там допол­
нительные рабочие места.
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Будет создана научная, технологическая и промышленная база 

для производства альтернативных топлив, отвечающих жестким 
европейским стандартам и плавно замещающих истощающиеся 
нефтяные ресурсы, а отечественные производители химического 
оборудования получат возможность выхода на мировой рынок с 
новой наукоемкой технологией.

Создание и широкое внедрение малотоннажных установок по 
переработке углеводородных газов является наиболее эффектив­
ным и наименее затратным путем достижения Россией целей, пре­
дусмотренных условиями Киотского протокола по снижению 
эмиссии парниковых газов. Такое оборудование позволило бы 
стране экономически оправданным образом погасить огромное 
число факелов, в которых ежегодно сгорает около 40 млрд м3 
углеводородных газов. Помимо экономии ценнейшего сырья, с 
точки зрения воздействия на климат это эквивалентно сниже­
нию эмиссии С 02 более чем на триллион кубометров [9].

Как и в случае с развитием альтернативных источников энер­
гии, таких как солнечная и ветровая, которые пока проигрывают 
электростанциям на ископаемом топливе практически по всем 
экономическим параметрам, развитие малотоннажной газохимии 
является не столько сиюминутной потребностью, сколько рабо- 
“  ™ ПерСПективу’хотя и Достаточно близкую. В первую очередь 

сип/апшГр3101111111 ответ на пР°гн°зируемое быстрое изменение 
процессами^ископаемыми энергоносителями и климатическими
ленностыо оснг!кц0ССИИ’ ° 66 уникально суровым климатом и уда- 
артерий, центров ппом?06™  Ме<ЛХ)рождений от транспортных 
рынков 'потпеблрниа 1шленн°й инфраструктуры и мировых 
технологии опиентиппГЛеВ°Д° РОДОВ’ создание малотоннажной 
добычи- 1 зн ен н оГ ^ НН0 Непосредстве»но на районы газо-

П ом им о™  Г в а ш й Х„ Т ,МаЯ стратегическая задача.
получения синтез-газа и пп лас™ С03Дания новых технологий
малотоннажноГтохимии <^СС0В £Г°  основе НО], в развитии
нативные подходы, основаннме »УЮ роль М0ГУТ сыграть альтер- 
версии метана в метанол ил прямой окислительной кон-
этан и этилен [11]. Пепенпг^ еГ° окислительной конденсации в 
жениями в области тпалипмп1ЦеН̂ 0СТЬ миР°вого рынка предло- 
водородных газов в жилкир п НН0^ технологии конверсии угле- 
ности в их практической 0дукты ПРИ крайне низкой актив-

изаЦии отражает ощущающу10̂ 1
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потребность в смене базовой технологии, уже не отвечающей со­
временным потребностям рынка, а наблюдаемая тяга к гигантиз­
му является симптомом развития в тупиковом направлении. Толь­
ко создание принципиально новых технологий способно вывес­
ти Россию на лидирующие позиции в таких критически важных 
областях, как газохимия и освоение новых видов энергоносите­
лей. Но для создания технологий действительно современного 
уровня необходимо выделение газохимии в ранг приоритетного 
направления государственной научно-технической политики.
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К. С. Басниев (РГУ нефти и газа им. И. М. Губкина)
ПРИРОДНЫЕ ГАЗОГИДРАТЫ.
ПРОБЛЕМЫ И ПЕРСПЕКТИВЫ

Введение
Газовые гидраты представляют собой кристаллические соеди­

нения (клатраты) определенной структуры. Они описываются 
общей формулой М „Н20 , где М -  молекула газа-гидратообразо- 
вателя, п — число, характеризующее состав и зависящее от термо­
барических условий получения гидратов (п — 6 17). У таких клат- 
ратов кристаллическая решетка «хозяина» построена из молекул 
воды, удерживаемых водородными связями.

Молекулы газа, образующие гидрат, размещены во внутренних 
полостях кристаллической решетки и удерживаются в них сила­
ми Ван-дер-Ваальса.

Компоненты природного газа (СН4, С2Н6’
С3Н8, /-С4Н10, С 02, N2, H2S) образуют как инди­
видуальные, так и смешанные гидраты. Одна­
ко не установлено образование гидратов газов 
Н2, Не, Ne и углеводородов, начиная с С5.

Изучение кристаллической структуры газо­
вых гидратов провели Клауссен, Полинг и Марш,
Штакельберг и Мюллер [1], Гамершмидт [2].
Подробное описание газогидратов приводится 
в работах Ю.Ф. Макогона [3], Д. Слоан [4].

Дополнительно к ранее установленным га- 
зогидратам I и II структур обнаружена новая 
структура Н [5].

Известны так называемые техногенные га- 
зогидраты — твердые вещества, образующиеся 
в ходе технологических процессов добычи и 
транспорта газа, при изменении термобаричес­
ких условий и влажности газов (рис. 3). Изуче­
нию механизма формирования гидратных про­
бок, условий их образования и разложения по­
священо значительное число исследований. До-
нТияТ°гидратовОШО ИЗуЧ6НЫ методы предотвращения и разложе-

Рис. 1. Горяший 
газовый гидрат 

(Д. Слоан)

J
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Рис. 2. Кристаллические решетки газовых гидратов: 
1 — структура Н; 2 — структура I

Определенные успехи есть в изучении кинетики, морфологии 
газогидратов. При образовании гидратов один объем воды связы­
вает от 70 до 210 объемов газа. Образующиеся кристаллогидраты 
нестабильны и в большинстве своем имеют высокую, изменяю-

Рис. 3. Фотография газогидратов, 
образовавшихся в результате выброса 

газа и воды на буровой установке 
(А = 42 м) в Якутии, 1963 г.
(Т = -63 °С; Р=  0,1 МПа). 

Эксплуатационная скважина Марха 
(Ю. Макогон)

щуюся во времени, пористость, и 
изменением р— Г-условий идет ак­
тивная перестройка морфологи­
ческой структуры. Разработаны 
эффективные технологии предот­
вращения гидратных пробок во 
время добычи газа, транспорти­
ровки и переработки его с помо­
щью термодинамических и кине­
тических ингибиторов. Существу­
ют различные технологии ликви­
дации гидратных пробок в сква­
жинах и трубопроводах.

Возможность существования 
газогидратных залежей в природ­
ных условиях была предсказана 
И.Н. Стрижовым в 1946 г.: «На се­
вере СССР есть обширные пло­
щади, где на глубинах до 400 и 
даже 600 м слои имеют темпера­
туру ниже 0 °С и где могут быть 
газовые месторождения. Как будет
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обстоять вопрос о гидратах в таких местах? Не будут ли эти мес­
торождения содержать даже до начала разработки большие ко- 
личества гидрата? Не будет ли весь углеводородный газ нахо­
диться в составе гидрата, т.е. в твердом виде? Не придется ли эти 
месторождения разрабатывать как месторождения твердых иско­
паемых?» [6].

Затем это было показано в экспериментах, проведенных в Рос­
сии в РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина, и зарегистрировано 
как научное открытие в 1969 г. Авторы открытия Ю.Ф. Макогон, 
Ф.А. Требин, В.Г. Васильев, Н.В. Черский, А.А. Трофимук [7].

В соответствии с современными оценками, потенциальные за­
пасы газа в гидратном состоянии в мире превышают 16 • 1012 тнэ 
(тонн нефтяного эквивалента). Около 98% ресурсов газовых гид­
ратов сконцентрировано в акваториях Мирового океана на глу­
бинах по воде более 200—700 м, в придонных осадках толщиной 
до 400—800 м, и только 2% находится около приполярных частей 
материков [3, 8]. Однако последние заслуживают серьезного вни­
мания, т.к. соответствуют 300 • 1012 м3 газа, что вдвое превышает 
мировые доказанные запасы природного газа. Природные газо- 
гидраты широко распространены в космическом пространстве и 
играли важную роль при формировании планет Солнечной сис­
темы, их атмосферы и гидросферы.

На сегодняшний день природные газогидраты рассматрива­
ются как один из главных нетрадиционных источников газа, ко­
торый займет важное место в мировом энергетическом балансе 
нашего столетия.

В настоящее время залежи газогидратов открыты в России, США» 
Канаде, Японии, Индии (рис. 4).

Результаты исследования условий образования, стабильного 
существования и свойств гидратов в природных условиях позво­
ляют уверенно прогнозировать их наличие в различных регионах 
суши и Мирового океана.

В пределах арктических и антарктических акваторий выявлены 

o S ™ % T o PMneiaHBHble Газогидратные залежи на глубине воД
Около 30% 

накопления ги 
тический бала! 
залегающих на

22__________ ___ ___________________________________________________________________

территории России является благоприятной 
цратов, что позволит вовлечь в топливно-энер1̂  
1с страны в перспективе 300 • 1012 м3 запасов газа, 
суше Приполярья. Освоение газогидратных место
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рождений полностью удовлетворит потребность в энергии райо­
нов Крайнего Севера, Чукотки, Дальневосточного Приморья на 
многие десятилетия. Из таблицы оценки запасов нетрадицион­
ных источников газа осадочных бассейнов России следует, что 
газовые гидраты имеют наибольшие потенциальные ресурсы [8].

Источники природного газа
Газы гидратонасыщенных толщ 
Водорастворенные газы 
подземной гидросферы 
Газы угленосных толщ 
Газы многолетнемерзлых пород 
Газы плотных формаций 
Газы глубоких месторождений

Ресурсы газа, 10|2м3 
100 -  1000

50 -  200
20-50
10-40
50-70
50-200

С того периода времени большое количество опубликован­
ных работ посвящено исследованиям природных газогидратов. 
Фундаментальные исследования продолжаются в областях изу­
чения газогидратных соединений и их свойств, методов предот­
вращения формирования газогидратов при различных техноло­
гических процессах. В 2001 г. мы предложили новый, тепловой



газогидратных месторождений и технолога,, 

ее реализации [9,10].

1. АНАЛИЗ РАЗРАБОТКИ ГАЗОГИДРАТНОГО 
МЕСТОРОЖДЕНИЯ
Несмотря на значительные перспективные запасы природно­

го газа в газогидратах и открытие некоторых газогидратных мес­
торождений, разработка их только начинается.

В 1970 г. вводом первого в мире, Мессояхского месторождения 
в России получено подтверждение наличия газогидратных зале­
жей и возможность их промышленной разработки.

Мессояхское газогидратное месторождение [3] 
Месторождение расположено на северо-западе Восточной 

Сибири в труднодоступном регионе за Полярным кругом на левом 
берегу Енисея — одной из самых красивых рек в мире.

Мессояхское месторождение открыто 1967 г. Первый природ­
ный газ отсюда пришел в Норильск 8 января 1970 г.

Глубина залежи около 850 м. Толщина мерзлых пород в преде­
лах залежи 420—480 м. Геотермический градиент в интервале 
мерзлых пород 1 °С на 100 м, в подмерзлотном слое пород 3,40 на 
100 м. Температура у кровли залежи в купольной её части 8 °С, а 
у подошвы 12 . Геотермический градиент в продуктивной части 
залежи до ввода её в разработку 4,75 °С на 100 м.

Граница фазового перехода проходит по условной поверхнос­
ти раздела фаз с температурой около 10 °С. Минимальная глуби- 
на кровли 730 м. Глубина газоводяного контакта 850 м. Продук­
тивная толщина 76 м, пористость 16-38, в среднем 25% Остаточ­
ная водонасыщенность от 29 до 50%. Средняя 40% Начальное

пространств^от 20^0 40%! ̂  ГидратонасыЩснность перового 

с о с т а в ш п Т ш ’ м°3' изСкотоош Ь5Й7°Ш9ОРзГа3а И3 мест°Р ождснИ!!
разложения гидратов при стшжейГ М постУпило в результате 
равновесного. Пластов™. m жспии пластового давления ниже 
лось с 7,8 до 6,2 МПа Ппи 'ЛСПИе за 30 лет разработки понизи- 
ние должно было понизит! г,,ТСуГС.'™ И гидРата пластовое дапле-
мя на месторождении работает 8 (РИ°' 5)' В настоящее "Р!Г
рольные. Годовой отбор r m  » скилжин и 10 скважин — конт-

Р газа " "Ределах (200-400) • 10" м \
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Рис. 5. История разработки Мессояхского месторождения

Таковы основные показатели разработки месторождения в 
течение 32 лет.

Основным принципом добычи газа из газогидратов является 
их перевод из гидратного состояния в свободное с последующим 
отбором традиционными методами.

Перевод газогидратов в свободное состояние может произво­
диться различными методами, зависящими от геологических и 
термодинамических характеристик газогидратной залежи.

2. СУЩНОСТЬ ПРЕДЛАГАЕМОГО МЕТОДА

2.1. Основа технологии
На основе равновесных условий существования газовых гид­

ратов могут быть использованы термические и физико-химичес­
кие методы разработки таких месторождений независимо или 
совместно с известными методами воздействия на скважину и 
пласт с помощью волнового эффекта, гидроразрыва, закачки ин­
гибиторов.

Сущность предлагаемого термического метода состоит в 
закачке жидкого теплоносителя под непроницаемую подошву

шшттштттяшшшшяшяявяяяяяшвшяятштташш



—--------“ гп пласта и создании условий эффективной тётю!
— целью достижения условий разложения твердых газо-

ГИТя°этого под подошвой газогидратного пласта создается под- 
земн^ хранилище жидких радиоактивных отщ ов (рис. 6). С целью 
н о в ь ™ *  эффективности ■ В Д ,
системой разветвленных горизонтальных и наклонных скважин 
различной конфигурации. Рекомендуется использование инкл- 
лекгуальных скважин.

р. ,  4 5Klip iT rp
1 — газопщратнад зялрж!? ^ етод РазРаботкн газогвдратной залежи:

oTvn^L а  ~~ непРониЦаемый пласт; 3 — радиоактивные
отходы; 4 -  „акер; 5  — цементный мост

Время активной жизни радиоактивных отхо^ ° оГО мест0?0* 
руется с временем жизненного цикла газогидра
дения. й „ эколог

Предлагаются методы обеспечения рацион». ^ ^  
ческой безопасности при реализации метода ф  • з0$ь\*

2.2. Термодинамические задачи разложения 
гидратов в пластовых условиях riiap lT°D ' 'г
Анализ термического метода разложения газоВЬ1̂ г11драт^0 1̂

веден на математической модели разработки га ^
лежи. каЯ у

2.2.1. Постановка задачи. Рассматривается пло
ломассопереноса в пористой среде, содерж ат^  ̂ цзвсс1" 
чески равновесную смесь гидратов, газа и водь
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Рис. 7. Термический метод разработки газогидратной залежи:
1 — газогидратная залежь; 2 — добывающая линия; 3 — горизонтальная 
нагнетательная линия; 4 — оборудование добычи газа; 5 — оборудование 

по закачке теплового агента

значениями теплофизических параметров и фазовых насыщен­
ностей. Источник тепла с плотностью тепловыделения q0 распо­
ложен под непроницаемой подошвой гидратного пласта (рис. 8). 
Будем считать, что скелет пористой среды и газовый гидрат не­
сжимаемы и неподвижны, газ идеальный, вода несжимаема.

Процесс диссоциации гидрата при изменении давления и тем­
пературы сопровождается переносом тепла, газа и воды.

; z

Кровля пласта
Гидратный пласт

Подошва пласта 
(защитный слой)

У

Источник тепла

Рис. 8. Схема плоской задачи разложения газогидратов в пласте

Система исходных уравнений, описывающих динамику равно­
весной смеси газа, воды и газового конденсата, следующая.
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Закон сохранения массы газа

^^{£„(1  - е)р „  + ( l - i ’//) ( I - 5 H,)ps} + divpsvg = 0 ;

закон сохранения массы воды

+ ( l - ‘S'w)‘5'„p».} + div P„vB, = 0 ;

закон сохранения энергии

о)

(2)

рс ~  + ( м л  + Р Л vi ) Srad Т =

= ~К grad p + m (\-  SH )(1 -  ^  + div Xgrad T ; (3)о/ Э/

закон Дарси для воды и газа

V( = - - f , ( S H, S Jgradp ;

уравнение состояния идеального газа 

Р  =  P g R T /  М  ; 

условие термодинамического равновесия смеси

(4)

(5)

р ( Г )  =  р ( 0) е х р
Т -  7(0) (6)

а

Здесь приняты следующие обозначения: t — время; р -" ^  
ность; v — скорость фильтрации; Т — температура; р — давлеНсЫ1 
е — массовая концентрация воды в газовом гидрате; S — ^  
щенность флюидом; к — проницаемость; ц — вязкость;/"" Фа 
вая проницаемость; с — удельная теплоемкость; ш — п°РисТ°.е̂  
Q — теплота диссоциации газового гидрата; X — коэфФии 
теплопроводности; % — температуропроводность газа; Л "  г 
вая постоянная; И — толщина защитного слоя; q0 "  пл°тН

г
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тепловыделения; ^ — автомодельная переменная. Индексы: Н — 
газовый гидрат; s — скелет пористой среды; w — вода; g — газ; 
О — начальные и граничные значения.

2.2.2. Решение задачи. Проведены численные решения зада­
чи для низких и высоких значений проницаемости газогидратно- 
го пласта. В расчетах не учитывали изменение фазовых проницае­
мостей при снижении гидратонасыщенности пласта.

В первом случае (к < 10-17 м2) передача тепла происходит кон- 
дуктивным способом, т.к. фильтрации нет и, как следствие, отсут­
ствуют конвективные потоки. При малых временах для скорости 
движения фронта разложения получим

где erf — функция ошибок.
При больших временах выражение для скорости движения 

фронта имеет вид

При малых временах скорость движения фронта газ — гидрат 
имеет порядок v = 10-6 м/с. При больших временах скорость фронта 
с течением времени / уменьшается. Эффект от увеличения тепло­
вого потока будет незначительным для разложения газогидратов 
в пласте.

Расчеты для больших значений проницаемости (к > 10-17 м2) 
проводились при отборе газа у кровли пласта. В этом случае давле­
ние снижается достаточно быстро, и скорость фильтрации флюи­
дов возрастает. Полученная скорость движения фронта оценива­
ется величиной v= Ю-4 м/с.

Повышения плотности теплового потока и скорости движе­
ния фронта можно достигнуть при увеличении конвективных по­
токов газа и воды после осуществления гидроразрывов газогид- 
ратного пласта (рис. 9). Этому же способствует разветвленная си­
стема горизонтальных и наклонных скважин для закачки тепло­
носителей.

(8)
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Рис. 9. Метод создания искусственного коллектора в газогидратной залежи: 
1 — газогндратная залежь; 2 — непроницаемый пласт; 3 — трещина;

4 — нагнетательная скважина; 5 — добывающая скважина

3. ПРЕИМУЩЕСТВА, ПРОБЛЕМЫ, ПЕРСПЕКТИВЫ
3.1. Преимущества

предложенн°го термического метода как ком- 
местппп^пЗВеСТНЫХ термических методов разработки нефтяных 
Г е ^  Радиоактивных отходов в

мическихш ш ппТ матеРиалов и оборудования, созданных для тер-
• Сравнимое™ г Методов захоР°нения радиоактивных отходов.

“  “  п и о щ щ ш н о г а »
онных газовых месторождений значением для традици- 

атомных станций тзи иегг™ К0ЭФФициента полезного действия 
радиоактивных отходов льзовании вторичного тепла жидких 

твердом газогидратаом сост^ш.С0В природного газа, находящегося в пщ тном состоянии, с помощью термического методя- 
Проблемы

• Необходимость ЛОПп
и термодинамических '̂ нительного исследования физически*
отходов и горных попол пп СТВ гидРатов> жидких р а д и о а к т и в н ы *

• Необходимость обегп"МеНИТельно к предлагаемому метоДУ- 
ки жиДких радиоактивт iv "1ения технологий безопасной закач- 
нилища и обеспечения о т  ТХОДов создания подземного хРа

его герметичности.

ШШрГЫШт.
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• Необходимость решения задач тепловой интерференции 

жидких радиоактивных отходов и добываемого газа с окружаю­
щими, в том числе многолетнемерзлыми, породами.

• Создание системы радиационной и экологической безопас­
ности при реализации метода.

3.3. Перспективы
• Развитие метода и технологий для разработки газогидратных 

месторождений с использованием других теплоносителей.
• Создание технологий реализации метода в условиях конти­

нентального шельфа.
• Широкое использование для создания подземного хранили­

ща жидких радиоактивных отходов и эксплуатация газогидрат- 
ной залежи интеллектуальных скважинных систем.
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Широков В.Л. (РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина» 
э н е р г о т е х н о л о г и ч е с к о е  и с п о л ь з о в а н и е

ПРИРОДНОГО ГАЗА
Проблемам экономии топливно-энергетических ресурсов и 

охраны окружающей среды во всем мире уделяется огромное вни­
мание. Снижение энергоемкости промышленной продукции — 
одна из важнейших задач, стоящих перед отечественными учены­
ми, инженерами и практиками. Сейчас в России не менее 45% 
произведенных энергоресурсов расходуется неэффективно, и убыт­
ки по этой причине составляют ежегодно около 40 млрд долл.[1]. 
Удельная энергоемкость продукции, выпускаемой промышлен­
ностью в нашей стране, в 2—3 раза выше, чем в США и странах 
Западной Европы. Повышенный уровень энергопотребления в 
России связан в первую очередь с низким уровнем технологичес­
ких процессов и самого оборудования. Этому же способствует и 
ориентация отечественной промышленности на выпуск полуфаб­
рикатов и сырья, а доля производства малоэнергоемких продук­
тов и изделий остается очень невысокой.

Известно, что использование энергосберегающих технолопш 
и установок требует затрат в 3—4 раза меньше, чем на добыч)’ и 
транспорт эквивалентного количества сэкономленного топлива. 
При правильном экономическом подходе к проблеме энергосбе­
режения промышленность в ближайшие десятилетия может раз­
виваться без увеличения потребности в энергоносителях. Необ­
ходимо отметить и специфическую структуру топливно-энерге­
тического баланса России, в котором доминирующую роль играет 
природный газ, и доля его сегодня составляет 50%, а к 2020 г. 
прогнозируется увеличение до 58% [1].

В области внедрения энергосберегающих технологий имв- 
ются крупные резервы, т.к. наряду с энергоустановками, Р ^0- 
тающими с КПД 90% и выше (в основном п а р о г е н е р а т о р ы ) ,  

эксплуатируется огромный парк нагревательных печей, газо- 
турбинных установок, сушильных агрегатов с КПД, не превы­
шающим 30%. Основные потери теплоты в них -  потери с/«>- 

температура которых составляет от 2<Го я° 
тах може^£  т КТИВН0СТЬ п о л ь з о в а н и я  топлива в этих агрсго-

>5 3 раза меньше в сравнении с нсобхоД
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мыми для добычи и транспортирования эквивалентного коли­
чества топлива.

Обследование большого числа газо- и теплоиспользующего 
оборудования промышленных объектов различных отраслей про­
мышленности ( в т.ч. предприятий газовой отрасли), проведенные 
учеными РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина, РГСУ и НГАСУ, 
показало, что примерно 25% природного газа, тепловой и элект­
рической энергии, потребляемой предприятиями, используется 
только для обеспечения низкотемпературных процессов. К ним в 
первую очередь относятся отопление, вентиляция, кондициони­
рование, процессы сушки.

Одним из наиболее эффективных и перспективных направле­
ний экономии энергоресурсов является использование теплоты 
продуктов сгорания природного газа в энерготехнологических 
установках различного температурного уровня. При этом продук­
ты сгорания топлива последовательно направляют из высоко­
температурного источника в средне- и низкотемпературные аг­
регаты. Такие системы принято называть установками комплекс­
ного ступенчатого использования тепла продуктов сгорания. Эле­
ментами таких систем являются в основном теплообменники и 
тепловые агрегаты самых различных назначений, конструкций и 
размеров. В этой области успешно велись и ведутся научно-иссле­
довательские, опытно-конструкторские и внедренческие работы.

Комплексное использование теплоты природного газа, как одно 
из основных направлений энергосбережения, зародилось 40 лет 
назад и развивалось в РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина под 
руководством профессора, д-ра техн. наук, лауреата Ленинской 
премии, заведующего кафедрой прикладной экологии М.Б. Рави- 
ча. Им и сотрудниками кафедры были научно обоснованы основ­
ные положения метода, проверены в промышленном масштабе 
технологические, экологические и экономические преимущества 
комплексных энергосберегающих установок. Результаты научных 
исследований и практических внедрений опубликованы в ряде 
монографий [2—6]. В настоящее время это научное направление 
успешно развивается не только в РГУ нефти и газа им. И.М. Губ­
кина, но также в Нижегородском и Ростовском строительных уни­
верситетах, в ряде НИИ и проектных организаций.

На рис. 1 в общем виде представлены схемы и технологии ком­
плексного использования тепловых ресурсов продуктов сгорания



Рис. 1. Схемы и технологии комплексного использования вторичных энерге­
тических ресурсов (ВЭР): ПТ — паровая турбина; КУ — котел-утилизатор;
С -  сушильная установка; Р -  рекуператор; ТО — водяной теплообменник;

— электрогенератор; АТН — абсорбционный тепловой насос,
КЭ контактный экономайзер

природного газа, большая часть которых апробирована и реали­
зована в различных отраслях промышленности [5].

^ 1̂ ИН0СТР°ении (на Донецком экскаваторном, Волгограде 
Владимирском тракторных заводах, ряде других предприя
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тий отрасли) успешно работают комплексные установки по схе­
ме печь — сушильные установки. Многофункциональная четы­
рехступенчатая установка обжиговые печи => водогрейный котел => 
сушилка => контактный экономайзер эксплуатируется на заводе 
«Кайтра» в цехе по производству эмалированных ванн. В промыш­
ленности строительных материалов на Минераловодском заводе 
более 20 лет работает комплексная установка со ступенчатым ис­
пользованием теплоты продуктов сгорания природного газа по 
схеме стекловаренная печь => рекуператор =» отжигательные печи 
=> барабанные сушилки =* контактный экономайзер. На ряде кир­
пичных заводов и заводов по производству керамических изделий 
широко применяются технологические комплексные схемы обжи­
говые печи => сушильные установки. Установки внедрены на Батай- 
ском заводе строительных материалов, Высоковском кирпичном за­
воде «Керамик» (Нижегородской обл.) и ряде других предприятий.

Метод комплексного ступенчатого использования теплоты 
продуктов сгорания широко используется в Германии, Италии, 
Бельгии, Великобритании, США и других странах. Примером мо­
жет служить установка использования вторичных энергоресурсов 
кузнечной печи на одном из предприятий Германии. Продукты 
сгорания природного газа покидают печь с температурой 1050 °С. 
Непосредственно над печью установлены рекуператор и возду­
хонагреватель. В рекуператоре воздух, подаваемый на горение газа, 
нагревается до 400 °С. После рекуператора продукты сгорания 
имеют температуру 700 °С, которой достаточно для нагрева ком­
прессорного воздуха для штамповочного отделения кузнечного 
цеха. Срок окупаемости установки — 0,5 года, коэффициент ис­
пользования топлива повышен с 35 до 70% [5].

В зарубежной литературе в настоящее время широко рассмат­
ривается опыт утилизации тепловых вторичных ресурсов. Особый 
интерес представляют результаты, полученные при эксплуатации 
установок использования теплоты продуктов сгорания для выра­
ботки электроэнергии. В Германии и Румынии работают агрегаты 
для совместной выработки электрической и тепловой энергии за 
счет теплоты продуктов сгорания технологических печей. Срок 
окупаемости установок — до 2 лет.

Большое внимание за рубежом уделяется технологии исполь­
зования теплоты с полным энергетическим циклом. В таких уста­
новках природный газ сжигается в газовой турбине или двигателе
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внутреннего сгорания, служащих для пр1гвода электрогенераторов. 
Теплота выхлопных газов, имеющих высокую температуру, может 
быть использована для технологических или хозяйственно-быто­
вых нужд в системах отопления или кондиционирования.

Необходимо также отмет1ггь, что суммарный КПД тепловых 
электростанций обычно не превышает 35%, т.е. 65% потребляе­
мого топлива теряется в процессе генерирования электроэнер­
гии, и еше до 10% уже выработанного электричества теряется 
при передаче и распределении. Комплексное использование теп­
лоты природного газа в установках с полным циклом обеспечива­
ет повышение суммарного КПД до 70—90%.

Немаловажное значение приобретают методы и технологии, 
использующие компонентный состав продуктов сгорания угле­
водородного топлива — углекислоту и водяной пар. Продукты 
сгорания, охлажденные ниже температуры «точки росы», вносят б 
тепловой баланс энергетических установок дополнительно до 11% 
теплоты конденсации водяного пара с одновременным получе­
нием химически чистой воды, пригодной для подпитки паровых 
котлов или иных технологических нужд. Научно и практически 
доказана экономическая целесообразность применения СОг со­
держащегося в продуктах сгорания природного газа, в качестве 
экологически чистого удобрения для тепличных культур [3, 6].

Практически нет ни одной отрасли промышленности, в кото­
рой не работали бы или не могли бы быть внедрены комплекс­
ные энергосберегающие установки и технологии.

Принимая во внимание доминирующее значение природного 
газа в структуре топливного баланса России и то, что газовая про­
мышленность сама является крупнейшим потребителем этого вида 
топлива, необходимо уделять первостепенное внимание энерго" 
сбережению на всех этапах добычи, переработки и транспорта газа.

Наиболее значительные резервы экономии газа имеют газо­
транспортные предприятия ОАО «Газпром». На магистральны^ 
газопроводах, протяженность которых составляет более НО тыс* 
км, действует 245 компрессорных станций (КС) суммарной уста­
новочной мощностью около 40 млн кВт. Большая часть КС №  
оснащена газоперекачивающими агрегатами (ГПА), использую­
щими в качестве привода газотурбинные установки (ГТУ)-

Учитывая, что парк ГТУ на КС магистральных газопровод  
составляет около 3000 ед., а эксплуатационный КПД болыии
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ства действующих агрегатов находится на уровне 22—25%, годо­
вое потребление только топливного газа достигает 42 млрд куб. м, 
или 7,5% от объема транспортируемого газа [6].

Низкий КПД ГТУ обусловлен в первую очередь большими по­
терями теплоты с уходящими газами. Из-за ограниченной темпе­
ратуры на поверхностях лопаток газовой турбины продукты сгора­
ния природного газа разбавляют большим количеством воздуха и 
потери теплоты достигают 70%. В ОАО «Газпром» проводится боль­
шая работа по замене устаревших ГПА с газотурбинным приводом 
на новые, более экономичные (Урал-12, Н К -14 СТ, НК-36 СТ и 
др.) с КПД 32—36%. Повышение эффективности использования 
топлива в этих агрегатах достигается за счет освоения более высо­
ких начальных параметров (температуры газов перед лопатками 
силовой турбины 1000—1100 °С и степени сжатия 15—20), а также 
за счет создания более сложных термодинамических схем. Однако 
потери с отходящими газами, температура которых у современных 
ГТУ составляет 500 °С и более, остаются высокими.

Поэтому одним из основных направлений энергосбережения 
на газотранспортных предприятиях в ближайшем будущем станет 
внедрение бинарных парогазовых установок (ПГУ) на базе су­
ществующих и новых ГТУ с доведением суммарного КПД ис­
пользования газа до 52—54% [6].

На рис. 2 представлен один из вариантов схемы комплексного 
использования теплоты топливного газа на КС с применением 
парогазовых циклов. Пар, генерируемый в котле-утилизаторе 9, 
который устанавливается за газовой турбиной J, может использо­
ваться одновременно по трем направлениям:

— непосредственно для подачи в камеру сгорания 6 с целью 
повышения мощности ГТУ и снижения выбросов оксидов азота;

— в паровой турбине 1 для привода нагнетателя природного 
газа 2 и увеличения производительности КС;

— в паровой турбине 14 для выработки электрической энер­
гии генератором 15.

Выработка электрической энергии за счет использования 
теплоты выхлопных газов в котлах-утилизаторах и подачи пара 
на конденсационные паровые турбины или паровые турбины 
с противодавлением позволяет значительно уменьшить приве­
денные затраты по сравнению с электроснабжением от станций 
с газовыми мотор-генераторами. Экономическая целесообразность



Рис. 2. Комплексное использование топливного газа на КС:
1 и 14— паровая турбина; 2 — нагнетатель; 3 — газовая турбина; 4 — высокотем­
пературный подогреватель топливного газа; 5 — воздушный компрессор; 6 —камера 
сгорания; 7 — каталитический реактор очистки газов от NOx; 8 — подтопочное 
устройство; 9 — котел-утилизатор; 10 — пароперегреватель; 11 — паровой контур 
высокого давления; 12 — паровой контур низкого давления; 13 — экономайзер; 
15 — электрогенератор; 16 — конденсатор; 17 — выхлопная труба; 18 — бойлер; 
19 — деаэратор; 20 — блок химподготовки; 21 — контактный экономайзер; 
22 — тепличный комплекс

такого направления определяется еще и тем, что электроэнергия, 
вырабатываемая на районных электростанциях, потребляющих 
природный газ из магистральных газопроводов, приобретается по 
неоправданно высоким тарифам.

Расчеты показывают, что на базе регенеративных ГПА типа 
ГТК-10 можно получать в среднем дополнительно электричес­
кой мощности до 20% от мощности ГТУ и для безрегенератив- 
ных ГПА до 40%. Генерируемая электроэнергия на таких спе­
циализированных электростанциях может использоваться для 
обеспечения технологических целей КС (особенно в режимах пе­
ременных нагрузок газопроводов), для охлаждения транспорти­
руемого газа в АВО, на санитарно-технические нужды. Избыточ­
ная электро- и тепловая энергии могут быть реализованы сто­
ронним потребителям.
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В рассматриваемой схеме предусматривается часть тепловой 

энергии выхлопных газов в отопительный период использовать 
для теплофикационных целей КС, прилегающих населенных пун­
ктов, тепличных и животноводческих хозяйств. Комплексная энер­
готехнологическая установка на КС включает в свой состав мно­
гие агрегаты, узлы и оборудование, представленные на рис. 1, ко­
торые показали высокую экономичность и успешно эксплуати­
руются в течение длительного времени в различных отраслях про­
мышленности.

Повышение эффективности использования газа приводит к 
снижению объема продуктов сгорания, поступающих в атмосфе­
ру, и соответственно к уменьшению выброса содержащихся в них 
токсичных веществ (СО, NOx и др.) и углекислоты. Необходимо 
отметить, что топливосбережение — пока единственный реаль­
ный способ снижения эмиссии С 0 2.

Проблема рационального использования и сохранения нево­
зобновляемых газовых ресурсов имеет еще ряд важных аспектов. 
Один из них — применение природного газа в большой энерге­
тике.

На тепловых электростанциях РФ в настоящее время исполь­
зуется (в %):

газообразного топлива.............................61,8
нефтяного топлива.................................... 8,8
у гл я ..............................................................27,9
прочих видов топлива................................  1,7
Таким образом, почти 62% электроэнергии вырабатывается за 

счет природного газа.
Для сравнения необходимо отметить, что основу сырьевой 

базы мировой электроэнергетики составляет уголь, с использо­
ванием которого получают половину всей производимой в мире 
электроэнергии.

Природный газ в первую очередь является ценным химичес­
ким сырьем и технологическим топливом и использование его в 
таких огромных объемах на тепловых электростанциях (особенно 
в угольных регионах) является необоснованной роскошью даже 
для России.

Запасы природного газа несопоставимо меньше запасов угля. 
По оценкам специалистов, только разведанные месторождения 
угля в районах, наиболее благоприятных для промышленного ос-
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воения, с учетом мощности пластов и зольности топлива, в н^Г  
ящее время в России оцениваются в 500 млрд т.

Сравнительный технико-экономический анализ использова- 
ния природного газа, мазута и угля для выработки электроэнер. 
гии, выполненный НИИЭкономэнергетики показывает, что себе­
стоимость отпущенной электроэнергии для конденсационных 
электростанций составляет (в руб./МВт-ч):

природного газа........................................ 102
мазута......................................................... 130
Кузнецкого угля........................................109
Канско-Ачинского угля............................ 75
Учитывая вышеизложенное, назрела проблема разработки вы­

сокоэффективных технологий получения электроэнергии преиму­
щественно с применением угля и высвобождением значительных 
объемов природного газа для обеспечения надежности энергети­
ческой базы России и сбережения его для последующих поколе­
ний. Перспективными, по всей видимости, можно считать методы 
получения электроэнергии путем совместного сжигания пылеуг- 
ля и газа с комплексной очисткой продуктов сгорания от твер­
дых частиц, оксидов азота и серы. Возобновление и сследован и й  и 
разработок технологий по подземной газификации высокозоль- 
нистых углей с последующим использованием продуктов газифи­
кации на парогазовых электростанциях также может дать значи­
тельную экономию природного газа.

1 . С т п я т р п г  Л и т е р а т у р а

2 Равын М /топТ ив0Ри эжи В XXI веке- ~  М.: Ноосфера, 2001' 
М- Наука, 1971. -  358 с Эффек™ тость его использования.'

гавич М БН»ука 1977, _  344 « « п п н о с п  ИС„ШЬ30ЮНИЯ гога|1Ш. .  *  

Гавич М. Б. Гят
Р д5Но̂ 03яйстве. — м  : Нсдпя1И|по7СТЬ его использования в на-

Новгородский г  г  „ дРа> 1987. — 238 г
щГ г Г  ЭНеРг°технолоРгГ  В Л ’ Шанин Б В ’ ДятЛ°в B't

6 т,!п'т0Г0 бассейна Л еСп0е использование газа и 3 
сейна 1 Т 0в В Л  Энергос^еп : Д е л о ' 1997.-368 с . _
мия, 1999 }опРИятиях газовой пбНИе И 0ХРана воздушного~  288 с. 0В0И промышленности. -  М.: Акаге
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СИНТЕТИЧЕСКИЕ ЖИДКИЕ ТОПЛИВА
Введение
Обеспечение Российской Федерации природным газом и раз­

витие газовой промышленности России в ближайшем будущем 
связано с освоением отдаленных, труднодоступных месторожде­
ний, расположенных в недрах арктических морей и районах кон­
тинентального шельфа. Геофизические исследования показыва­
ют дальнейшее распространение структурных запасов природно­
го газа в бассейны Северного Ледовитого океана. Освоение этих 
месторождений невозможно без разработки коммерчески при­
влекательной схемы транспортирования извлекаемого углеводо­
родного сырья потребителям СНГ и Западной Европы. Создание 
трубопроводной системы транспорта газа из указанных районов 
чрезвычайно дорого из-за больших расстояний и сурового кли­
мата. Строительство только одной нитки газопровода, соединяю­
щего п-ов Ямал с Европой (расстояние свыше 3500 км), состав­
ляет около 10 млрд долл. Кроме того, цена природного газа по 
мере его транспортировки возрастает на 13—15 долл./тыс. м3 на 
каждые 1000 км (строительство дожимающих компрессорных стан­
ций, тариф на транспорт и т.д.). При добыче газа на шельфе эти 
затраты будут еще выше. Помимо строительства магистральных 
трубопроводов и сжижения природного газа с последующим 
транспортированием в специальных морских танкерах возможны­
ми решениями задачи являются: химическая переработка при­
родного газа в смесь жидких углеводородов, в том числе моторные 
топлива, непосредственно в районах добычи и последующая их 
транспортировка по более экономичной и гибкой схеме транс­
порта жидких продуктов (танкеры, трубопроводы малого диамет­
ра, железная дорога).

Развитие ДВС транспортных и стационарных установок изме­
нит требования к показателям качества моторных топлив буду­
щего. Среди факторов, которые окажут влияние на рынок мотор­
ных топлив, следует выделить следующие:

• ресурс дальнейшего совершенствования двигателя внутрен­
него сгорания;

• перспективу снижения вредных выбросов в атмосферу;
• конъюнктуру рынка нефти и газа;



. достижения в разработке технологий производства альтер­
нативных топлив.

Автомобильный транспорт является самым быстрорастущим 
сектором потребления топлива в последние 20 лет. Согласно дан­
ным Мирового энергетического совета (МЭС), в странах с разви­
той экономикой на 1000 чел. приходится около 600 автомобилей, 
в большинстве остальных стран мира соотношение примерно 
20 автомобилей на 1000 чел. Это свидетельствует об огромных 
возможностях расширения масштабов использования автомобиль­
ного транспорта, увеличения потребления энергии и развития 
транспортной инфраструктуры. При этом неминуемо возникно­
вение экологических проблем. Уже в 1995 г. доля транспорта в 
общем объеме выбросов загрязняющих веществ в атмосферу от 
стационарных и передвижных источников по России составляла 
38%, что намного выше, чем у любой из отраслей промышленно­
сти (рис. 1) [1].

Программа улучшения экологического состояния воздуха в 
Европе, на выполнение которой ассигновано 12 млрд долл., пре­
дусматривает снижение загрязняющих выбросов не только авто­
мобильного парка, но и электростанций, котельных и других пред-
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приятии. При решении этих проблем в европейских странах стре­
мятся найти компромисс между интересами нефтяной и автомо­
бильной промышленности, с одной стороны, и законодательны­
ми актами — с другой.

Резкое снижение транспортных выбросов, несмотря на про­
гнозируемый рост численности автомобилей, можно ожидать после 
2010 г., когда прогресс в данной области будет определяться тре­
бованиями к чистоте воздуха и затратами на осуществление ме­
роприятий по их удовлетворению.

Все ужесточающиеся требования государственных органов по 
охране природы во многих странах мира к качеству моторных и 
котельных топлив заставляет их производителей изыскивать спо­
собы производства реформулированного, или высокооктанового 
неэтилированного бензина, экологически чистого дизельного и ма­
лосернистого котельного топлив. Одним из наиболее эффективных 
направлений производства экологически чистых топлив на бли­
жайшую перспективу является химическая конверсия природного 
газа в синтетические жидкие топлива (СЖТ) и продукты.

Переработка природного газа в СЖТ или, по принятой в ми­
ровой практике терминологии, технология переработки газа в 
жидкие продукты (gas to liquids — GTL), вот уже на протяжении 
длительного времени привлекает внимание крупнейших нефте­
газовых компаний мира.

Интерес к этой проблеме в максимальной степени обострил­
ся в период нефтяного кризиса 70-х годов и с тех пор вспыхивал 
в момент повышения цен на нефть. Однако, несмотря на то, что в 
конце 1997 и в 1998 г. цены на нефть упали и, по оценкам экспер­
тов, подобная ситуация может повториться, крупнейшие нефте­
газовые компании мира (прежде всего, Royal Dutch/Shell, Exxon 
Mobil, Chevron, British Petroleum-Amoco, Statoil, Texaco, Conoco 
Phillips,Syntroleum и ряд других) продолжают исследования тех­
нологий и разрабатывают проекты установок получения СЖТ из 
природного газа. Фактор низкой стоимости нефти и относитель­
но высоких капитальных затрат на создание технологии GTL не 
смущает эти компании, во-первых, потому, что цены на нефть 
подвержены колебаниям (резкий взлет в 1999 г., стабильно высо­
кий уровень в 2000 и начале 2001 г., кратковременный спад кон­
ца 2001 и повышение в начале 2002 г.) и, во-вторых, потому, что 
капитальные затраты могут быть снижены благодаря техническим
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нововведениям, поиском которых и занимаются в последние годы 
многие нефтегазовые компании.

Еще несколько лет назад высказывалось мнение, что никакой 
ясности с проблемой получения СЖТ по технологии GTL нет, и 
что потенциальное их производство следует рассматривать лишь 
в контексте возможностей получения ультрачистого дизельного 
топлива для автомобилей, эксплуатирующихся в крупных город­
ских агломерациях. Теперь выявлен ряд новых предложений от­
носительно возможностей применения технологии GTL.

Речь идет о странах со значительными запасами так называе­
мого труднодоступного газа, месторождения которого находятся 
на больших расстояниях от районов потребления при полном от­
сутствии транспортной инфраструктуры. Внедрение технологии 
GTL в промышленных масштабах позволяет газодобывающим стра­
нам или нефтегазовым компаниям превратить в востребованный 
продукт те обширные запасы газа, которые раньше считалось 
экономически нецелесообразным добывать и транспортировать 
потребителю (рис. 2). Не менее актуальной является проблема
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утилизации попутного нефтяного газа, получаемого совместно с 
нефтью на крупных, но отдаленных нефтяных месторождениях.

Кроме того, интерес к технологии GTL стали проявлять неф­
тегазовые компании, имеющие маломощные, считающиеся заба­
лансовыми, газовые месторождения, а также месторождения в ста­
дии затухающей добычи. Строительство относительно небольшо­
го предприятия по технологии GTL позволило бы полностью 
удовлетворить потребность региона в топливе и нефтепродуктах, 
сняв проблему дальнего и дорогостоящего завоза

Кроме получения экологически чистых топлив технология GTL 
способна поставлять специальные продукты (парафины, синте­
тические масла и смазки), имеющие широкие сферы применения.

Обобщая изложенное выше, можно выделить следующие при­
чины интереса к проблеме переработки природного газа в СЖТ:

• истощение запасов нефти;
• возрастающие экологические требования к моторным топ­

ливам;
• создание более дешевой системы транспорта энергоносите­

лей с отдаленных месторождений;
• дополнительная возможность выхода на мировой рынок с 

новыми энергоносителями и качественными топливами.
Характеристика синтетических жидких mowiue
К синтетическим жидким топливам, рассматриваемым в про­

ектах GTL, относятся диметиловый эфир (ДМЭ) и жидкие угле­
водороды и моторные топлива по процессу Фишера — Тропша.

Ряд крупных фирм химического и нефтехимического профиля 
(BP-Amoco, HaldorTopsoe, Marubeni, Nippon Kokan Corp. и др.) 
рассматривают ДМЭ как перспективный заменитель дизельного 
топлива благодаря высокому цетановому числу (55—60) и уни­
кальным экологическим характеристикам (отсутствие в продуктах 
сгорания сажи, серосодержащих соединений, меньшее образова­
ние NOx в выхлопных газах). Результаты испытаний дизельных 
двигателей в Дании, США и России подтвердили соответствие ДМЭ 
жестким экологическим требованиям. Для российских условий ДМЭ 
особенно привлекателен своей морозостойкостью (у чистого ДМЭ 
температура замерзания минус 138 °С). Однако конъюнктура круп­
номасштабного производства ДМЭ на перспективу недостаточно 
определена, а его использование на автотранспорте потребует 
модернизации топливной системы. Вместе с тем необходимо



отметить серьезный интерес ряда городов (например, Москвы),, 
компаний (BP-Amoco, Nippon Kokan Corp.) именно к ДМЭ.

Помимо использования в качестве моторного топлива, ДМЭ 
может найти применение как химическое сырье [2] для получе­
ния уксусного ангидрида, кислородсодержащих добавок к мотор•
ным топливам, сложных эфиров и др.

ДМЭ, как топливо, имеет два принципиальных достоинства:
® универсальность применения (электростанции, котельные, 

промышленные печи различного назначения, двигатели внутрен­
него сгорания, бытовые газовые приборы);

• низкий уровень вредных выбросов.
ДМЭ может быть использован как альтернатива трубопровод­

ному транспорту природного газа или производству и транспор­
тировке сжиженного природного газа (СПГ) при разработке и 
эксплуатации неудобно расположенных и отдаленных от потре­
бителей газовых месторождений.

Топлива, получаемые процессом многостадийной конверсии 
природного газа, по своим эксплуатационным характеристикам не 
отличаются от традиционных нефтяных моторных топлив. К ос­
новным преимуществам продуктов синтеза Фишера — Тропша 
можно отнести то, что они практически не содержат ароматичес­
ких углеводородов и серы.

В табл. 1 представлены физико-химические характеристики 
рассмотренных выше топлив.

Физико-химические свойства топлив

Таблица

Показатель
ДМЭ

Химическая формула 
Температура кипения, “С 
Плотность при 20 °С, г/см3 
Давление насыщенных паров 
при 25 вС, МПа
Температура воспламенения, °С 
Предел взрываемости, % 
Цетановое число
Низшая теплота сгорания, кДж/кг

Дизельное 
топливо

СН3ОСН
“ 25,1
0,67

0,61
235
3 ,4 -1 7
5 5 -6 0
28900

180-370
0,84

250
0,6-7-5
60-70
44500
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Продолжение табл. 1

Показатель ДМЭ Дизельное
топливо

Содержание ароматических УВ,
% масс. -  5-10
Содержание полициклических
ароматических УВ, % масс. -  < 0,1
Массовая доля серы, % -  0

Рынок синтетических жидких топлив
Производство альтернативных синтетических топлив в конеч­

ном итоге приведет к выходу этих продуктов на мировой или 
внутренний рынок традиционных нефтяных топлив и потому 
рассмотрение перспектив производства СЖТ невозможно без 
прогнозов нефтяного рынка

Анализ мирового и внутреннего рынков нефтепродуктов про­
водился по материалам второй редакции Энергетической страте­
гии России до 2020 г. (ЭС-2020).

Доказанные запасы нефти в мире составляют в настоящее 
время 143,4 млрд т, из них на долю России приходится 4,6%.

Показатель отношения запасов к текущей добыче для Рос­
сийской Федерации составляет по нефти менее 21, что почти вдвое 
ниже среднемирового уровня. Для сравнения — по газу анало­
гичное соотношение составляет более 82.

Ресурсы природного газа России с учетом их расположения на 
Крайнем Севере страны определяют необходимость разработки и 
создания технологий и строительства заводов СЖТ.

За 1990—2000 гг. потребление нефти в мире возросло менее 
чем на 15% при росте ВВП за это время примерно на 25%. В соот­
ветствии с имеющими большой разброс прогнозными оценками 
диапазон потребления нефти в 2020 г. составит от 6,1 до 7,8 млрд 
т у.т. (наиболее вероятное значение — 6,6 млрд т у.т.). Годовой 
темп роста нефтепотребления может составить в этот период от
0,9 до 2,1% в год в зависимости от среднегодовых темпов эконо­
мического роста, которые оцениваются в диапазоне от 1,5 до 4,0% 
в год. Вероятная доля нефти в структуре потребления первичных 
топливно-энергетических ресурсов сократится с 38,5% в настоя­
щее время до 34,6 в 2020 г.

шяшшшяяшш
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Таким образом, к 2020 г. потребление нефти и нефтепродуктов 

в мире возрастет по различным оценкам в ,2 1,5 раза, наиболее
вероятно — на одну треть.

Прирост спроса на нефть в Европе на период до 2020 г. будет
определяться, в основном, необходимостью замещения нефти 
Северного моря и составит порядка 180—200 млн т/год по срав­
нению с уровнем 1995 г. В тот же период прирост спроса на нефть 
в Азии будет обусловлен расширением спроса и составит 820—
850 млн т/год.

В целом перспективная мировая энергетическая ситуация дает 
основание прогнозировать как минимум сохранение или, скорее 
всего, повышение уровня экспортного спроса на российские энер­
горесурсы, с учетом выхода России на энергетические рынки Ази­
атско-Тихоокеанского региона. Объем спроса на российские энер­
гоносители будет ограничиваться только их конкурентоспособ­
ностью.

Энергетической стратегией России предусматривается сохра­
нение значительных объемов экспорта энергоресурсов, особенно 
природного газа и жидкого топлива, в составе которого предус­
мотрен опережающий рост вывоза нефтепродуктов. Однако на­
ращивание их поставок на внешние рынки должно прекратиться 
уже к гг- Более того, доля России в международной
1 ^ » ° ВЛе и со/ 0 И неФтепР°ДУктами снизится с 9% в настоящее 

я до  ̂ о к концу рассматриваемого периода.

н и »  экспорта

ных газов (в эквиваленте по S и * сжиженного и сжатого прироД- 
Ю -12 млн т в 2020) и п асп п оГ "  Т неФтепР°ДУктов в 2010 г. идо 
электропривода, водоподныу п раненияо в мобильной энергетике 
ожидается рост объем™ п двигателей и топливных элементов, 
лив (табл. 2). Утреннего потребления моторных топ-

Сопоставление намрцж»
ТОПЛИВ В РФ прИ п е п р п ^ ЫХ °^ъемов производства МОТОрНЬ^
ожидаемыми объемами п т ° Т̂ е ^ ‘"""200 млн т нефти в год с
2020 г. избыток предложен Р ения показывает, что на уровеН

Ия автомобильного бензина и дизель
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ного топлива на внутреннем рынке оценивается в 2,7—6,8 и 18,0— 
24,5 млн т в год соответственно.

Таблица 2
Объемы внутреннего потребления моторных топлив, млн т/гол

Год 2000 2005 2010 2015 2020

Внутреннее потребление 
моторных топлив (всего) 66 71/73 75/80 80/95 85/110

В том числе:
— бензин
— дизельное топливо

24
33

26/27
34/35

27/30
35/40

30/35
40/45

30/40
40/55

Возможности России для стратегического маневра в сторону 
уменьшения в структуре экспорта доли сырой нефти с заменой ее 
продуктами нефтепереработки ограничены в силу наличия жест­
кой конкуренции на этом сегменте энергетического рынка. Анализ 
внешнеторговой деятельности Российской Федерации за после­
дние годы говорит о том, что успехи в этой области обусловлива­
лись исключительно продажей на внешних рынках товаров низ­
кой степени переработки. В самой структуре экспорта наблюдалась 
тенденция сокращения номенклатуры экспортируемых товаров в 
пользу сырьевой группы, составляющей свыше 60% экспорта.

Столь активный процесс вывоза сырьевых ресурсов за преде­
лы Российской Федерации является угрозой экономической бе­
зопасности.

Для решения этой проблемы необходимо обеспечить конку­
рентоспособность российских нефтепродуктов на внешних рын­
ках, восстановить завоеванные ранее и теряемые теперь рынки в 
государствах — членах СНГ, балтийских республиках, бывших со­
циалистических странах; продвигаться на новые, в том числе ази­
атские, рынки.

В ряде регионов Западной Европы при общем избытке мощ­
ностей по переработке нефтяного сырья наблюдаются диспро­
порции в производстве отдельных видов нефтепродуктов. В пос­
ледние годы на европейском рынке отмечается заметный дефи­
цит газойля в результате стабильного роста потребления ди­
зельного топлива. Европейские НПЗ производят избыточное 
количество бензина, но недостаточно средних дистиллятов.
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__________ ______ ГГТТ~2020 гг. прогнозируется с т а в и л ^
На перспективу 20 овваетомобилы1Ых бензинах прак-

потребности е в р о п е д а  Р ес незИамительный рост); По-
тически на нынешнем' ^ я т о в ,  к а к  ожидается, вырастет более 
трсблсние же средних даст» г потрсбноСть Западной Европы в 
чем на треть. В Р ^ ^ т е к  ^  ок(ую т  млн т в год (р„с. 3).
дизельных топливах и газойле

993 1995 1997 1999 2001 2003 2005 2015
■  дизельное топливо 0,5
а  газойль

м Г ы Г !р^Г & С е^Т Т0Р,,ЫХ Т0ПЛ"вах’

НО^Европы'в^^ХО^^ВПРмНЗИНОВ И3 России на рынки Запад­
ной этого, помимо Hacbimpuu Я Незначителен. Основной причи- 
Цитности автомобильных fw,-,'00™ евР°лейских рынков и дефи- 
ляется несоответствие в р °ссийской Федерации, яв-
российских нефтепепетбпт Bd ЛЬШей части выпускаемых на 
автомобильных бензинов 1Вающих заводах высокооктановых 
экологической безопасное™^СТуЩим требованиям по качеству и

Основными экспопт 
Ропейском рынке останься иНе^ Продуктами из России наев- 

пливо (~2о млн т в а перспективу газойли и дизельное
„тп,ЯеТСЯ обеспечение cootrpt зательным условием при этом 

У Мот°Рных топлив. 13ИЯ строгим требованиям к каче-
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Отечественная нефтеперерабатывающая промышленность в 

настоящее время не готова обеспечить необходимое качество 
дизельных топлив для экспорта. В связи с этим производство и 
поставка на экспорт СЖТ с требуемыми экологическими харак­
теристиками имеет достаточно серьезные предпосылки.

Предполагается падение цен и снижение спроса на аммиак и 
существенное снижение темпов роста потребления метанола. 
Иначе говоря, замедляется рост потребления природного газа для 
синтеза традиционных химических продуктов, и в связи с этим 
свободные ресурсы могут быть использованы для получения про­
дукции GTL.

В 2000 г. мировое производство продуктов синтеза Фишера — 
Тропша из газа составило всего 2 млн т. В случае реализации всех 
разрабатываемых в настоящее время проектов конверсии при­
родного газа в СЖТ производство последних уже к 2007 г. соста­
вит более 24 млн т в год.

Безусловно, стабильно высокий уровень мировых цен на нефть 
стимулирует разработку крупнотоннажных процессов получения 
синтетических моторных топлив. Однако внедрение этих процес­
сов сдерживается следующими причинами, такими как:

• небольшой опыт строительства и эксплуатации заводов боль­
шой мощности;

• значительность инвестиций;
• неопределенность цен на нефть и газ в будущем;
• запрет на лицензирование технологий;
• недостаточная государственная поддержка;
• отсутствие налоговых льгот и субсидий;
• традиционный консерватизм.
Хотя в настоящее время в мире уже действуют промышлен­

ные установки по получению моторных топлив из природного 
газа, за исключением некоторых специфических случаев эти про­
цессы остаются неконкурентоспособными по сравнению с тра­
диционными процессами нефтепереработки. Существующие тех­
нологии конверсии природного газа в моторные топлива по син­
тезу Фишера — Тропша, прежде всего бензин и дистилляты, энер­
гоемки и низкорентабельны.

По оценке западных нефтегазовых компаний, процесс преобра­
зования газа в жидкие энергоносители в ближайшее время будет 
пользоваться ограниченным спросом, и только через 15—20 лет



доля альтернативных топлив в энергетическом балансе заметно 
возрастет. Однако есть и другие прогнозы. Например по мнению 
конс^тинговой фирмы «Arthur D. Little Inc.», в ближаишие 10-,5 
лет производство СЖТ достигнет 40-95  млн т/год, что составит 
, о -2  4% мировой добычи нефти [31. А налитически  обзор «Со­
временное состояние производства СЖТ по технологии Фише- 
ра —Тропша» предполагает производство более 35 млн т в год 
СЖТ по заявленным проектам уже к 2008 г. [4]. По мнению южно­
африканской компании «Sasol», возможны три сценария разви­
тия технологии GTL в мире*, медленный достижение к 2015 г. 
уровня производства СЖТ 25 млн т/год; средний 50 75 млн т; 
ускоренный — 100—150 млн т/год. Если рост производства СЖТ 
по медленному и среднему сценариям будет лишь уравновеши­
вать мировой баланс спроса и предложения нефтепродуктов, то 
по ускоренному сценарию производство СЖТ окажет на миро­
вой рынок нефтепродуктов заметное воздействие.

Наибольший спрос на экологически чистое дизельное топли­
во ожидается в США. По оценкам экспертов [5], спрос на продук­
цию, полученную по технологии GTL, может расти ежегодно на 
5,7%. Форсированное развитие технологии GTL несомненно бу­
дет стимулировано введением более жестких экологических тре­
бований к качеству моторных топлив.

Прогноз цен на синтетическое жидкое топливо
По данным ЭС-2020, анализ прогнозов мировых цен на нефть, 

выполненных в 1999 г. как официальными зарубежными органи­
зациями (Министерство энергетики США, Международное энер­
гетическое агенство, Европейская комиссия и др.), так и неофи­
циальными консалтинговыми и научными фирмами (CERA, Wood 
Mackenzie, DRI и др.), определяет наиболее вероятный прогноз 
цены нефти -  22-25 долл./барр.

Выполненный институтами ОАО «Газпром» анализ показы­
вает, что при цене нефти 25 долл./барр., или около 185 долл./т, 
цена природного газа в 2020 г. в Западной Европе определяется 
интервалом 0 65 долл./тыс. м3, по данным же «Purvin and Gertz», 
минимальная цена газа в Европе 118 долл./тыс. м 3.
svstemTw Рп™'13'6;? 1̂ нсалтинговые агентства, такие как «Chem 
тии энергети^П̂ л  ertZ>>’ СМА1’ социализирующиеся на разви-
з н а ч и т е л ц н п р  ’ реработки И нефтехимии, р а с с м а т р и в а ю т
значительное увеличение объемов выработки синтетических ЖИД-
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ких топлив (СЖТ) по технологии GTL в качестве одного из ре­
шающих факторов, сдерживающих дальнейший рост цен на нефть 
на уровне 20—25 долл./барр. В свою очередь, большинство нефтя­
ных и газовых компаний, занимающихся проблемами технологий 
СЖТ, также полагают, что пороговой чертой цен на нефть, при 
которой эта технология становится эффективной, является уро­
вень в 20—25 долл./барр. Таким образом, налицо взаимообуслов­
ленность поддержания стабильных цен на нефть и масштабного 
развития проектов по технологии СЖТ.

Реальная конкуренция между СЖТ и нефтяным топливом воз­
можна только при равной или более низкой себестоимости СЖТ 
и при достижении более высоких эксплуатационных и экологи­
ческих характеристик. При наиболее вероятном сценарии разви­
тия мировой энергетики реализация проектов по производству 
СЖТ интенсивно начнется только при достижении цены на син­
тетическую нефть 120 долл./т, что соответствует прогнозируемой 
на начало XXI века цене нефти сорта Brent.

Дополнительным фактором, стимулирующим успешное разви­
тие этих проектов, как уже отмечалось выше, является потреб­
ность значительного увеличения капитальных вложений в неф­
теперерабатывающую отрасль из-за необходимости соответство­
вать резко ужесточающимся нормативам по качеству моторных 
топлив.

В материалах конференции «Global GTL Summit 2001» пред­
ставлена оценка стоимости производства «экологически чистых» 
топлив по традиционной технологии нефтепереработки и по тех­
нологии GTL.

(долл./барр.)
Современный НПЗ Завод СЖТ

Капвложения
Эксплуатационные затраты 
Стоимость сырья

Дополнительные затраты для 
достижения требований стан­
дартов на моторные топлива 
Суммарные затраты

2 4 - 5  
2 - 3  3 - 4  

15-25  7 -1 0  
(нефть) (природный газ 

25 долл./тыс. м3)

2 - 3  -  
2 1 -3 3  14-19



54_____------------- 'ТТ ^одсрнизацию  нефтеперерабатывающие
Объем инвестииг J :TaBMTb многие миллиарды долларов. След, 

мощностей может с ивов качества моторных топлив и зна-
ствием У --— ; ци; в модернизацию существующих мощное 
чительных инвестиц нозируемый дополнительный рост
цен'на^оторн^е^ошгава, который, по оценке «Chern system, 

составит примерно цене нефТи 2 2 -2 5  долл./барр.
п р и м е н е н и е * коэффициентов соотношения цены (ФОБ) неф™
и нефтепродуктов, а также учет премии за качество позволили 
определить следующую величину стоимости нефтепродуктов на 
рынке Северо-Западной Европы (СИФ  Роттердам) на перепек- 
тиву 2010—2020 гг.

Таблица 3
Стоимость нефтепродуктов на рынке Северо-Западной Европы

Автобензин Дизельное топливо Мазут
регулярный малосернистое топочный

Цена, долл./т 252-283 225-252 120-134

свойств принимается иехгт С учеТ0м его потребительских 
логически чистое зимне И3 ЦСН На дизельное топливо эко- 
удельный расход ДМЭ и* ° КорРектиР°вк:ой на калорийность и 
новленной мощности л и ^ г т ^ ЛЬН° Г° тоштива на единицу уце­
ниваемых топливах. С у ч ет  ° Г° двигателя при работе на срав-
жна оцениваться с ко^гЬЖг М Э™Х ФактоР °в стоимость ДМЭ дол-
логически чистого з и м Г г Г ” 6^  ° ’7 от Рыночной цены эко­
перспективу 2010—2020 гг 1 <Лзельного топлива и составлять на

При использовании Д М ^  6 долл-/т-
га1я^г'гтг^ениваться как мент качестве энергоносителя его иена 
типн “ С учет°м калопийыаНаЛ° Га ж ж е н н о г о  природного 
тивнои цене СПГ в З а г ° ИНости ДМ Э и С П Г и  приперспек- 
составт 103,5 Долл./т. Й ЕвР°Пе 180 долл./т цена 0 Э

Экономическая
Z Z l T 0dcmey ^ Z m u L a3H0Cmb строительства заво9»

редел„ТппС0СТ0ЯНИя с ы р Г Г -  Жидких тогиив
Риоритетные площат<-РаЗЫ И добычи газа позволил оП;

Для строительства заводов СЖ '̂
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• месторождения Арктической зоны и шельфа для поставки 

СЖТ морским транспортом на рынки Европы, Северной Амери­
ки и Японии;

• месторождения, отдаленные от существующих транспортных 
систем (портов, трубопроводов, железных дорог), например газо­
вые месторождения Восточной Сибири;

• морские терминалы: города Приморск, Архангельск, Мур­
манск. Заводы СЖТ должны работать на газе магистральных газо­
проводов, а продукция направляться на экспорт;

• центральный и северо-западный экономические районы для 
обеспечения потребности крупных мегаполисов в экологически 
чистых топливах.

Предварительная оценка экономической эффективности со­
здания заводов СЖТ проведена для двух площадок: п-ов Ямал, 
месторождение Харасавэй и г. Приморск Ленинградской области. 
Исходные данные для расчетов представлены в табл. 4.

Таблица 4
Исходные данные для расчетов экономической эффективности 

создания заводов СЖТ

Наименование показателя Ямал Приморск
Мощность, млрд м3 газа/год 10 10
Количество полученных СЖТ, млн т/год 6,5 6,5
Цена газа на внутреннем рынке, долл./1000 м3 25 50
Цена нефти, 23 долл./барр. 23 23
Капвложения, млн долл. 3800 3000
Эксплуатационные расходы (без учета 
стоимости сырья и амортизации), млн/год 100 100

Норма доходности заводов СЖТ, при условии закупки лицен­
зий и основного технологического оборудования за рубежом, со­
ставила всего 10—11%. При представлении проектам федераль­
ными и региональными властями льгот по НДС и таможенной 
пошлине на 10 лет по экспортной пошлине, налогу на имуще­
ство и региональной доле налога на прибыль, норма доходности 
увеличится до 15%. При этом обеспечивается высокая чистая теку­
щая стоимость: 2 млрд долл. для Ямала и 1,7 млрд долл. для При­
морска и доходность на капитал: 1,774 — для Ямала и 1,776 — для 
Приморска.
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При разработке отечественной технологии и строительства 

заводов СЖТ на основе продукции отечественного машиностро­
ения экономическая эффективность проектов будет значительно 
выше.

Разработка отечественной технологии производства СЖТ
Все существующие промышленные процессы производства 

топлив по технологии СЖТ являются многостадийными.

ОЧИСТКА
ОСУШКА

ПРОИЗВОДСТВО
ДИМЕТИЛОВОГО

ЭФИРА
ПРИРОДНЫЙ

ГАЗ КОНВЕРСИЯ
ГАЗА

СИНТЕЗ-ГАЗ

ДИМЕТИЛОВЫЙ

ЭФИР

ПРОЦЕСС 
ФИШЕРА—ТРОПША
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Рис. 4. Схема получения СЖТ

На первом этапе природный газ проходит очистку и осушку
— эти технологии отработаны в отечественной промышленнос­
ти и широко используются на предприятиях по производству ам­
миака и метанола. Следующая стадия — получение синтез-газа. В 
настоящее время практически все западные компании предлага­
ют использовать автотермичные технологии производства син­
тез-газа, т.е. совмещение тем или иным образом окисления метана 
водяным паром и кислородом. Интерес представляет также тех­
нология компании «Syntroleum», в которой используется кисло­
род воздуха, что исключает строительство дорогостоящих кисло­
родных установок. В России существует собственная, отработан-
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ная на промышленном уровне автотермичная технология (извес­
тная как «Тандем») на основе газовых реакторов, которая соот­
ветствует мировому уровню. По нашему мнению, при средних про­
изводительностях (до 1 — 1,5 млрд м3/год по природному газу) 
отечественная технология имеет преимущества перед автотер- 
мическим риформингом. При производительности свыше 1,5 млрд 
м3/год на первый план выдвигаются проблемы создания обору­
дования максимальной заводской готовности с точки зрения воз­
можности его эффективного транспортирования.

Для второй стадии, на которой получается смесь углеводоро­
дов, большинство компаний — разработчиков технологии синте­
за Фишера — Тропша рекомендуют использование трехфазных, 
так называемых сяарри-реакторов, опыт проектирования и эксп­
луатации которых в России отсутствует. Исключение составляет 
компания «Shell», которая и в новых проектах предлагает исполь­
зовать реакторы с неподвижным слоем. Третья стадия, т.е. перера­
ботка смеси углеводородов в товарную продукцию, аналогична 
процессам нефтепереработки и, принципиально, никаких проблем 
не вызывает.

Не случайно на этой схеме отдельно показано производство 
диметилового эфира. После подписания правительством Москвы 
программы перевода муниципального дизельного транспорта на 
ДМЭ работы по созданию технологии его производства приоб­
рели особую актуальность. На первом этапе обеспечение Москвы 
новым топливом предполагается осуществлять за счет реконст­
рукции незадействованных мощностей производства метанола. 
Затем намечается строительство установки, ориентированной на 
выпуск только ДМЭ, производительностью до 700 тыс. т/год. Сей­
час существует два подхода к организации производства ДМЭ. 
Первый — использование бифункционального катализатора, на 
котором происходит одновременное образование метанола и его 
дегидратация. Второй — использование двух последовательных ре­
акторов: 1 — реактора синтеза метанола, 2 — реактора дегидрата­
ции с получением ДМЭ. По расчетам, выполненным специалиста­
ми ФГУП НИФХИ, по расходным коэффициентам более эффек­
тивен второй способ. Кроме того, в этом случае процесс может 
быть организован с выпуском монопродукта — ДМЭ.

Распределение затрат на производство СЖТ по информации 
компании «Sasol» приведено ниже.



10 10

Рис. 5. Структура капитальных затрат по стадиям производства СЖТ (в %):
А — производство синтез-газа;
Б — синтез Фишера — Тропша;
В — переработка;
Г — установки, обеспечивающие процесс;
Д — другие затраты

В России отсутствует готовая к реализации крупнотоннажная 
технология конверсии природного газа в СЖТ. Тем не менее при 
создании промышленных производств разработка и поставка зна­
чительной части оборудования может быть обеспечена отечествен­
ными предприятиями. Например, в представленной структуре за­
трат завода производства синтетических топлив это составит при­
мерно 80—85% от общего объема необходимых капитальных вло­
жений, а в случае производства ДМЭ — практически 100%.

В январе 2003 г. состоялось заседание правления ОАО «Газ­
пром», на котором было принято решение о создании индустрии, 
разработке и освоении отечественной технологии крупнотоннаж­
ного производства СЖТ, и в первую очередь — дизельного топ­
лива. В разработанную ООО «ВНИИгаз» программу работ вклю­
чено строительство на его опытно-экспериментальной базе стен­
довых и пилотной установок получения СЖТ.

Принципиальная технологическая схема стендовой установ­
ки приведена на рис. 6.

На установке предполагается исследовать каталитическую ста­
дию получения СЖТ из синтез-газа, получаемого смешением во­
дорода и оксида углерода из баллонов. Разработана специальная 
конструкция аппарата, которая позволит при необходимости про­
водить испытания с использованием различных типов реактор­
ных устройств и катализаторов разной формы и размера.
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Рис. 6. Базовая технологическая схема стендовой установки получения СЖТ

Стенды предназначены для экспериментальных исследований:
• по получению термодинамических закономерностей про­

цесса с целью выдачи рекомендаций по технологическим ре­
жимам;

• кинетике процесса;
• экспериментальной проверке применимости или адекват­

ности математической модели молекулярно-массового распре­
деления продуктов синтеза Фишера — Тропша;

• оценке эффективности отечественных и зарубежных катали­
заторов получения СЖТ.

Базовая технологическая схема пилотной установки приве­
дена на рис. 7.

Природный газ в объеме 50—60 м3/час проходит доочистку 
от сернистых соединений, насыщается влагой и поступает на кон­
версию в трубчатую печь, а затем в шахтный конвертор. На следу­
ющей стадии предусмотрена корректировка состава синтез-газа 
за счет аминовой очистки от С 02. Затем синтез-газ с нужным соот­
ношением Н2/СО поступает в реактор, где собственно и происхо­
дит образование смеси жидких углеводородов. На этой установке

м яшш
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предусмотрена рециркуляция непрореагировавших компонентов, 
т.е. ее технологическая схема максимально приближена к пред­
полагаемому промышленному образцу.

Пилотная установка предназначена:
• для отработки единой технологии получения СЖТ;
® определения расходных показателей процессов и получе­

ния данных и зависимостей, необходимых для проектирования 
и эксплуатации пионерной отечественной промышленной ус­
тановки;

• демонстрации аналога промышленного процесса.
Технические характеристики установки представлены ниже:
• производительность по природному газу 50—60 нм3/час;
• расход кислорода под давлением до 35 атм 25—30 нм3/ча'с;
• расход питательной воды 100—130 кг/час;
• расход оборотной воды 6,5 м3/час;
• установленная электрическая мощность 200 кВт-ч;
• давление процесса конверсии природного газа 25—35 атм-
• давление процесса синтеза СЖТ до 35 атм;
• установка автономна по технологическому пару.
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Создание стендовых и пилотной установок позволит прово­

дить комплексные исследования, результатом которых станут ис­
ходные данные для обоснования инвестиций и проектирования 
первых крупнотоннажных установок в ОАО «Газпром».

Заключение
Несмотря на отсутствие развитого рынка синтетических мо­

торных топлив и энергоносителей, уже в ближайшее время мож­
но ожидать качественных и количественных изменений существу­
ющего положения. Оценки ведущих нефтяных компаний мира 
свидетельствуют о конкурентной способности СЖТ уже при цене 
на нефть в размере ~20 долл. за барр.

Освоение и развитие производств СЖТ будет определяться 
двумя основными причинами:

1. Ужесточением требований к «экологической чистоте» топ­
лив и энергоносителей и в связи с этим огромным объемом инве­
стиций в нефтеперерабатывающую промышленность.

2. Необходимостью освоения месторождений труднодоступного 
газа, т.е. месторождений, расположенных на значительных расстояни­
ях от потребителей и не имеющих надежной транспортной схемы.

Обе эти посылки особенно важны для России, имеющей уни­
кальные ресурсы природного газа на Ямале и Арктическом шель­
фе и традиционно производящей нефтепродукты, не соответству­
ющие по качеству современным требованиям.

Реализация технологий GTL в районах труднодоступных мес­
торождений позволит ОАО «Газпром» не только квалифициро­
ванно утилизировать добываемый природный газ, но и постав­
лять на рынки, в первую очередь за пределами России, новые виды 
высокоэффективной продукции.

На предприятиях ОАО «Газпром» вырабатывается более 1,5 
млн т в год дизельного малосернистого топлива, имеющего при 
этом низкую моторную характеристику — цетановое число 42—
44, при требовании европейских стандартов не менее 51. Повыше­
ние цетанового числа газоконденсатных топлив до указанных ве­
личин может быть осуществлено за счет его компаундирования с 
высокоцетановым синтетическим топливом. Следует отметить, что 
при этом будет получено топливо, полностью соответствующее 
требованиям мирового рынка как по химмотологическим, так и 
экологическим характеристикам.
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Количество синтетического дизельного топлива, которое па 

требуется отечественным производителям в качестве высокоэф. 
фективного компонента, может составить от 5 до 10 млн т в год.

Не менее важной задачей для ОАО «Газпром» является созда- 
ние более гибкой и менее дорогостоящей системы доставки при­
родного газа или продуктов его переработки потребителям. Про­
изводство легко транспортируемых СЖТ для месторождений 
шельфа, в том числе расположение заводов на морских платфор­
мах, может стать одним из эффективных решений проблемы.

Необходимо отметить, что в обоих случаях речь идет об увели­
чении экспортного потенциала отрасли и продвижении на ми­
ровые рынки дополнительных объемов дорогостоящей конечной 
продукции, т.е. в конечном итоге о диверсификации деятельности 
ОАО «Газпром».

Отсутствие отечественных системных исследований по техно­
логии GTL, ориентированных на создание крупнотоннажных про­
изводств синтетических топлив, приведет к необходимости при­
обретения западных лицензий, а возможно, и технологического 
оборудования.

Научно-исследовательские и проектные организации России 
имеют существенные «заделы» в рассматриваемой области Для 
превращения этих достижений в реальную коммерчески эффек­
тивную промышленную технологию необходимо объединить уси­
лия отечественных разработчиков проблемы СЖТ
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ЭКОНОМИЧЕСКИЕ ПОКАЗАТЕЛИ МАЛОСТАДИЙНОЙ 
ТЕХНОЛОГИИ ПЕРЕРАБОТКИ ПРИРОДНОГО ГАЗА 
В СИНТЕТИЧЕСКИЕ ДИЗЕЛЬНЫЕ И РЕАКТИВНЫЕ 
ТОПЛИВА НА МАЛОГАБАРИТНЫХ УСТАНОВКАХ 

НИЗКОГО ДАВЛЕНИЯ

В 1994 г. Правительством РФ на основании его Постановления 
№ 683 от 15.07.93 были утверждены "Методические рекоменда­
ции по оценке эффективности инвестиционных проектов и их 
отбору для финансирования" [1,2]. Документ полностью согласо­
ван с методикой ЮНИДО — международным стандартом обо­
снования и оценки эффективности инвестиций. Различным ас­
пектам этой методики посвящен целый ряд работ, вышедших в 
последнее десятилетие [2—42]. Анализ экономических показате­
лей разрабатываемой технологии в основном соответствует ука­
занным рекомендациям.

С целью предварительной оценки в первую очередь целесооб­
разен расчет так называемых статических показателей эффек­
тивности инвестиций (срока окупаемости и простой нормы при­
были), в котором не принимается во внимание стоимость денег 
во времени, учитываемая дисконтированием. Вначале рассмотрим 
основные общие показатели проекта.

Оценки затрат на изготовление основного технологического 
оборудования на основе отраслевых нормативов [43,44] (стоимость 
стандартного оборудования и заказных спецификаций — колон­
ные аппараты, теплообменники, реакторное оборудование, футе­
ровка и т.д. — с учетом поставки в собранном виде, весовых под­
групп оборудования со сложными внутренними устройствами) 
удовлетворительно согласуются с оценками, использующими 
имеющиеся данные [45—48] об удельных капитальных вложениях 
на производство моторных топлив (МТ) из альтернативных ис­
точников сырья (К — долл./т МТ/год).

К = 2000 — производство МТ из угля;
К = 1200 — производство МТ из природного газа (ПГ) по

технологии Shell;
К = 800 — производство МТ из ПГ по модернизированной

технологии Shell;



К = 600 — перспектива;
К = 1000 — принято для малостадийной технологии (при этом 

относительные вклады стадий составляют (в %): конверсия -  60, 
синтез — 25, фракционирование 15). ^

Как следует из [49] (табл. 7 раздела «Материальный баланс»), 
годовая производительность установки примерно 3,5 10 т жидко­
го МТ в год (~Ю т/сут), что соответствует инвестициям 3,5-106 
долл. Анализ последних данных [47,48] для фирм, разрабатывающих 
технологию GTL (Exxon-Mobil, Shell, Sasol, Amoco, Syntroleum, Rentech, 
Intevep), дает среднюю величину капиталовложений ~ 600 долл./т 
МТ/год. Таким образом, значение К = 1000 долл./т МТ/год при­
нято с запасом и обеспечивает гарантированную надежность эко­
номических оценок. Расчет по масштабному фактору приводит к 
тем же результатам — применяемая обычно в расчетах формула 
Нельсона (удвоение производительности соответствует увеличе­
нию капиталовложений в 1,7 раз) дает — при средних исходных 
данных для упомянутых фирм: годовая производительность 750-103 
т, капиталовложения 420-10б долл. — величину капиталовложе­
ний 3,5-106 долл.

При цене МТ около 10 тыс. руб./т годовая выручка составит 
примерно 1,2-106 долл.

Топливная составляющая годовых расходов определяется це- 
ллт м' пр"ро̂ ь'ЫЙ газ и Расходом его на единицу получаемого

j  на П г -™  газодобывающих регионов России составля- 
ланЫ cjienwT 3 (та®л- и  ̂ Раздела «Материальный ба-

в условиях реальных вЬ1хо® “ ««■««« " р » ^  
™СЯ ™  кг мТ„РпС7 :  Ип Г ” а (К и с  В Уравнении 1) расходу 

1,2 атомов ^ е р „ д а 1 Кп ? Гш 7 : т Г ; Г р : дСГ м Т ИВУеТ

ЗСН4+ 2Н20 + СО + 659 кДж -> 4(СО+?Н иг/ гм1 °  2Н2) "» 4[(-СНг ) + Н20  + 165 кДж]. 0)

источником СО И тепГты Пароуглекислотной конверсии (К) 
молекулы метана в печи к т т  УЖ"Т реакция Г0Рения еще одноГ! 
«Технология») “ KOHBePc™ по реакции ([49, 50], раздел

с н 4+ 2 0 2 —» С 0 2+ 2НгО + 802 кДж.
(2 )
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Считая, что в этой реакции потери по углероду соответствуют 

коэффициенту Ссну с с0; < 1,4, т.е. потери не превышают 0,4, и, 
учитывая, что вклад молекулы С 0 2 в общий углеродный баланс в 
реакции конверсии (К) составляет 1/ 4 , оценим дополнительные 
потери метана в процессе равными 0,1, т.е. общий расход ПГ со­
ставит 1,3 кг на 1 кг МТ. В детальных аналитических обзорах «Amoco 
Corporation» [45, 46] показано, что ФТ-синтез обеспечивает одно 
из наиболее благоприятных значений этой величины (< 1,4), что 
коррелирует с полученной в разрабатываемой технологии вели­
чиной.

Таким образом, расходы на сырье (ПГ) составляют
20 долл.-3,5-103т МТ-1,3 = 90-103 долл.
Срок жизни проекта оценивается в 15 лет, т.е. равномерные 

амортизационные отчисления составят -6,7% от капитальных 
затрат или -230-103 долл.

Отчисления на текущий и капитальный ремонты (оценивает­
ся как 25—30% от амортизационных отчислений) — примерно 
60-103 долл.

Оплата труда с учетом сложности химико-технологического 
производства и трехсменного режима работы потребует годовых 
затрат около 30-103 долл. (около -5% от годовых текущих расходов).

Налоги на валовый объем для условий России можно принять 
не превышающими 12% от годовой выручки (от добавленной 
стоимости) с учетом того, что за сырье (ПГ) уже уплачен НДС 
газопроизводителем и, следовательно, для газопотребителя ПГ идет 
без НДС. Эти налоги входят в расчет себестоимости и соответ­
ственно прибыли и составляют ~0,14-106 долл./год. Установлен­
ный сверх этого налог на прибыль (см. далее) не влияет на ука- 
занные параметры, но влияет на расчет срока окупаемости.

Сумма текущих годовых расходов (издержки производства) 
равна (90+230+60+30+140)-103 = 550-103 долл. Таким образом, за­
водская себестоимость равна 550* 103 долл./3,5-103 т = 160 долл./т, 
или ~13 цент./л.

Годовая прибыль составляет 1,2-106 долл. (годовая выручка) 
минус 0 ,55-106 долл. (годовые издержки), что дает величину
0,65-106 долл.

Налог на прибыль в России составляет 24%, т.е. дополнитель­
ные издержки равны 0,65-106-0,24 « 0,155 1 06 долл. Тогда годовой
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доход (годовая чистая прибыль, или прибыль после уплаты нало­
гов) равен (0,65—0,155)* 106 = 0,495-106 долл.

Как видим, налоговый вклад в общие затраты составляет 
(0,14+0,155)-106/(0,55 +0,155)-106 = 42%. Таким образом, снижение 
налогов, в частности, налога на валовой объем (НДС), который 
имеет тенденцию к снижению или даже отмене, является суще­
ственным резервом улучшения экономических показателей. Сле­
дует отметить, что в ряде европейских стран налоги составляют 
до 60% общих затрат.

При расчете срока окупаемости и ряда других показателей 
эффективности проекта амортизационные отчисления возвраща­
ются в состав прибыли [1,2], генерируемой проектом. Учет амор­
тизации при расчете издержек, т.е. увеличение себестоимости и 
соответственно уменьшение прибыли приводит к уменьшению 
налога на прибыль. Это обусловлено тем, что налоги, связанные с 
инвестициями, были уже уплачены при приобретении долгосроч­
ных активов, поэтому амортизационные отчисления выводятся 
из-под налогообложения. Восстановление амортизационных от­
числений в составе прибыли проекта в качестве его второй части 
наряду с прибылью после налогообложения соответствует тому, 
что амортизационные отчисления не уходят из проекта, а через 
накопление в виде амортизационного фонда проекта обеспечи­
вают реновацию оборудования или погашение долга. Такой «двой­
ной» (с противоположным знаком) учет амортизационных от­
числений эквивалентен исключению амортизационных отчисле­
ний из издержек производства при определении показателей 
эффективности проекта, т.е. его прибыли; амортизационные от­
числения уже учтены в составе первоначальных инвестиционных 
затрат.

Следует отметить, что выплаты процентов по кредитам не вхо­
дят в расчет для анализа эффективности собственно проекта — 
они являются издержками метода финансирования и включают­
ся в схему анализа только на этапе разработки оптимальной схе­
мы его финансирования. Эти выплаты не входят в себестоимость 
при расчете себестоимости проекта как такового (его технологи­
ческого совершенства), но могут быть учтены при расчете прибы­
ли (в сторону ее уменьшения, как и учет амортизационных от­
числений) для целей налогообложения как элемент постоянных 
издержек для предприятия, реализующего проект.
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Таким образом, годовой доход (0,495 +0,23)-106 = 0,725-106 

долл./год. Статический срок окупаемости инвестиций (ожидае­
мый период возмещения первоначальных вложений за счет чис­
тых годовых поступлений — прибыли, т.е. годовой выручки за вы­
четом годовых текущих расходов) составит 3,5-106 долл./0,725-106 
долл./год, т.е. 4,8 года, что в условиях очень большой налоговой 
составляющей является вполне удовлетворительной величиной. 
По данным вышеупомянутых аналитических обзоров «Ашосо 
Corporation» [45, 46], средний срок окупаемости в химико-техно- 
логическом производстве составляет 7 лет.

Простая норма прибыли (показатель, аналогичный коэффи­
циенту рентабельности капитала — ROI), т.е. часть инвестицион­
ных затрат, возмещенных в виде чистой прибыли (дохода) в тече­
ние одного года, равна 0,725-106 долл./год/3,5-10б долл. = 20,7% 
в год.

Эти данные, как указано выше, соответствуют очень высокой 
налоговой составляющей, снижение которой представляет собой 
огромный резерв улучшения экономических показателей, т.е. вы­
явления экономических характеристик собственно технологии. 
Нетрудно видеть, что при снижении ставки налога на общую 
выручку (валовой объем) до 10% срок окупаемости уменьшится 
до 4,5 лет, а простая норма прибыли увеличится до 22%.

При переходе от статических экономических оценок к дина­
мическим, т.е. к учету ценности денег во времени, что соответ­
ствует современным нормам анализа [1,2,47, 48], необходимо све­
дение всех будущих сумм к настоящему времени, т.е. дисконтиро­
вание. Этот процесс осуществляется введением коэффициента 
дисконтирования (величины, обратной сложным процентам):

d (t,г) = 1 /(1  + г ) ' ,  ( 3 )

где t — продолжительность периода в годах, г — ставка процента.
На величину ставки процента влияют: 1) инфляция; 2) аль­

тернативная возможность использования денег; 3) риск. Это сум­
марно выражается уравнением

г =  IR + M R R R I, (4)

где IR (Inflation Rate) — темп инфляции; MRR (Minimal Rate of 
Return) — минимальная реальная норма прибыли; Rl (Risk of
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Investments) — коэффициент, учитывающий степень инвестици­
онного риска (очевидно, RI > 1).

Обычно в проектном анализе г берется как экзогенная вели­
чина (т.е. данная извне, расчет которой не входит в задачи про­
екта), равная, например, кредитному проценту (альтернативной 
стоимости капитала, или упущенной выгоде). Для собственного 
капитала фирм ставка процента (или норма дисконта) определя­
ется депозитным процентом по вкладам, для заемного капитала — 
ставками по долгосрочным кредитам. Достаточно точной оцен­
кой долларового кредитного процента является величина сред­
ней учетной банковской ставки г=  10—12%.

По методике ЮНИДО и соответственно [1], наиболее употре- 
бимы следующие дисконтированные критерии эффективности 
проектов [1,2,47,48]:

— чистая текущая ценность (Net Present Value) NPV;
— индекс прибыльности (Profitability Index) PI;
— отношение выгод к затратам (Benefit to Cost ratio) B/C ratio;
— внутренняя норма доходности проекта (Internal Rate of 

Return) IRR;
— период окупаемости (Payback Period) PBP.
Чистая текущая ценность — NPV (чистый дисконтированный 

доход — ЧДД [1], чистая приведенная стоимость, чистый приве­
денный доход), сумма дисконтированных значений нетго-поступ- 
лений (поступлений за вычетом затрат с учетом начальных инве­
стиций), получаемых в каждом году в течение всего срока жизни 
проекта:

N P V  =  t A z ^ _ c  (5)
м  (1 + г )

где В. (Benefit) — выгоды проекта в год /; С. (Cost) — затраты 
проекта в год /; / =  1-ь/ — текущие годы жизни проекта до момен- 
та t\ С0 начальные инвестиции (фиксированные затраты) 
затраты нулевого года, это, естественно, недисконтированная ве­
личина (коэффициент дисконтирования равен 1).

Проект, дающий положительное значение NPV при выбран­
ной ставке дисконтирования (обычно принимаемой равной аль­
тернативной стоимости капитала), является приемлемым.
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Принимая значения по годам ( В —С.) = (B —Ct) = const, полу­
чаем

NPV = ( Д - С ,  ) £  '  - с „ .  
'=1 (! + /•)

(6)

/ 1
Величина £  ------ — есть не что иное, как сумма коэффициен-f=i (1 + гу

тов дисконтирования, т.е. коэффициент аннуитета (аннуитет — 
серия равных платежей через равные промежутки времени). Ко­
эффициент аннуитета

(7)

как и коэффициент дисконтирования d(t, г), табулированы в 
специальной литературе [2]. В итоге

NPV = (Д -С ,)-а (/,г )-С 0 . (8)

Начальные инвестиции С0 = 3,5-106 долл.; ежегодный доход 
(после уплаты всех налогов, включая налог на прибыль) 
{В—С) = 0,725-106 долл.; коэффициент аннуитета при принятых 
t и г (срок жизни проекта 15 лет, банковская ставка 10—12%, т.е. 
t =  15, г =  11%) [2], 0(15,11) = 7,2. Тогда сумма дисконтирован- 
ных чистых ежегодных поступлений за весь срок жизни проекта 
(.B -C ' )  a(t, г) =  0,725-106-7,2 = 5,2-106долл. и NPV= (5,2—3,5)-106 = 
= 1,7-106 долл. Как видим, проект является вполне экономически 
эффективным.

Индекс прибыльности — относительная прибыльность проекта 
или дисконтированная стоимость чистых денежных поступлений 
от всего проекта (чистый дисконтированный доход проекта с 
учетом начальных инвестиций ЧДД) в расчете на единицу вло­
жений

PI = NPV/ С0 . (9)
Для рассматриваемого проекта показатель PI = 1,7*106 долл./ 

3,5*106 долл. «48%.
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Отношение выгоды/затраты — В/С  ratio, отношение дискон­

тированного потока (суммы) выгод на дисконтированным по­
ток затрат (с учетом начальных инвестиций) за весь период жиз­
ни проекта:

в— ratio = 
С

t
I/'=

/(1+г

£[ 1 = 1  LФ

+ + «Р

(Ю)

Считая, как и в вышеприведенном расчете 5  -  Bt -  const и 
С. = С = const, получаем

в ratio =
в Л/=:[ ! /( !+ г)'1

С ,х[1=1 L1/(1 + r f + Q
(И)

С C ,t[ l / ( l  + /-y] + C0 C , a ( t , r )  + Cо

где а((, г) — коэффициент аннуитета. Как было указано выше, 
для срока t, соответствующего сроку жизни проекта, а(15,11) = 7,2.

Ежегодные поступления (годовая выручка от продаж синте­
тического жидкого топлива) рассмотрены выше и составляют 
В = 1,2-106 долл. Ежегодные затраты определяются расходами на 
сырье (ПГ), ремонты, зарплату, двойную уплату налогов. Аморти­
зационные отчисления учтены в величине С0 (подробнее вопрос 
проанализирован ранее). Эти факторы ежегодных расходов про­
екта уже установлены и составляют соответственно (тыс. долл.): 
90 (топливная составляющая), 60 (ремонты), 30 (зарплата), 140+ 
+ 155 (налоги), что в сумме дает С, = 0,475-10б долл. Подставляя в 
формулу (11), имеем

В 1,2 -106 -7,2 8 64— ratio = -------- --------------------- -- _ 1 24
С 0,475 -10 • 7,2 + 3,5 • 10б 6,95 ’

Видим, что и по этому показателю («рубль на рубль») проект 
является экономически весьма привлекательным.

Внутренняя норма доходности — IRR (ВНД [1], внутренняя 
норма рентабельности, прибыльности), дисконтированный по­
казатель прибыльности проекта, процент возврата, который обес­
печивается на всю совокупность вкладываемых в проект ресур­
сов (инвестиционные и эксплуатационные затраты). Нетрудно
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дискон-видеть, что технически IRR п р е д с т а ш т ^ ^ ^ :  дискон 
тирования г, соответствующую «точке безубыточности^ проекта 
(где Убывающая функция NPV = f(r) пересекает ось абс цисс) 
означающей, что NPV 0, т.е. дисконтированная сумма за-трат 
за весь проект равна дисконтированной сумме выгод (выручки) 
Есл„ банковская учетная ставка меньше IRR, то возврат капи­
тала от проекта выше, чем альтернативная стоимость капитала г 
т.е. проект выгоден; если наоборот, то проект убыточен, и, поло­
жив деньги в банк, инвестор получит большую выгоду. Таким 
образом, «точка безубыточности» соответствует внутренней норме 
доходности проекта, т.е. максимальной альтернативной стоимо­
сти капитала, при которой проект еще не убыточен. Очевидно, 
чем дальше точка пересечения кривой NPV =f(r), тем совершен­
нее проект. Значение IRR является нижним гарантированным 
уровнем прибыльности (гарантированной внутренней нормой 
доходности) проекта.

Для нахождения IRR проанализируем зависимость NPV = J[r), 
соответствующую различным значениям г. При принятой банков­
ской учетной ставке г=  10—12%, как мы видели, NPV = 1,7*106 
долл., т.е. проект экономически вполне целесообразен. Поскольку 
и при г = 10—12% NPV>0, то во всяком случае IRR>12%.

При г = 16% коэффициент аннуитета a(t, г) = а (15, 16) = 5,6 
[2], тогда по формуле (8) получаем (С0 = 3,5* 106 долл., B~Ct = 
= 0,725* 106 долл):

NPV = (B-C)-a(t, г)~С0 = 0,725* 106*5,6-3,5T06 = 0,56* 106долл. 
При г = 20% a(t, г) = а (15, 20) = 4,7 [2], С0 = 3,5*106 долл., 

В -С  = 0,725* 106 долл.:
NPV= (B-CJ-aO, /*;-С0 = 0,725*10б*4,7-3,5*Ю6 = -0,09*106долл. 
При г = 22% а(1, г) = а (15, 22) = 4,3 [2], С0 = 3,5106 долл.,

В -С ;=  0,725-106 долл.:
NPV = (B-C)-a(t, г;-С„= 0,725-104,3-3,5-106 = -0,38-10* долл. 
На рис. 1 показан график NPV = Лг)< из которого видно, что 

для данного проекта внутренняя норма доходности (рентабель­
ности) IRR равна -19%.

Очевидна следующая корреляция между рассмотренными кри­
териями — дисконтированными показателями ценности проекта.

NPV>0, PI> I,IR R > '',
NPV < 0, Pi < l, IRR < r> (U)
NPV = 0, PI = 1,IRR = ''-
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Рис. 1. К определению внутренней нормы доходности (рентабельности), IRR

Период окупаемости — РВР, период времени, необходимый 
для полного возмещения суммы, инвестированной в проект (оку­
паемость начальных инвестиций). Данный критерий аналогичен 
статическому сроку окупаемости, рассмотренному выше, но ис­
пользует дисконтированные значения выгод и затрат. Под пери­
одом окупаемости (РВР) понимается тот период времени, за ко­
торый поток (сумма) дисконтированных доходов (чистой при­
были после уплаты налогов) станет равным дисконтированному 
потоку затрат (с учетом начальных инвестиций), т.е. когда NPV =
=/W = 0.

Для определения РВР необходим анализ функции NPV = f[t) 
при данной ставке г = 10—12% (очевидно, 3NPV(/)/8/ > 0). Ясно, 
что ввиду приведения будущих доходов к настоящему времени 
(коэффициент дисконтирования d(t, г) < 1) дисконтированный 
период окупаемости будет больше, чем статический срок окупае­
мости (4,8 года).

При t = 4 года коэффициент аннуитета a(t, г) = а (4, 11) = 3,1 
[2], тогда по формуле (8) получаем (С„ = 3,5-106 долл., В-С = 
= 0,725-106 долл.): 1 1

NPV = (Bt-C)-a (t, r)-CQ = 0,725-106*3,1—3,5*106 = -1,25*106 долл. 
При t = 6 лет a(t, г) = а(6, 11) = 4,3 [2], С0 = 3,5-106 долл., 

Д,- С, = 0,725-106 долл.:
NPV = (В—С)-a (t, r)~CQ = 0,725-106-4,3—3,5-106 = -0,38-106 долл.



при / -  iv/jiui и г/ -  а (10, 11) = 5 9 [21 г  = 3 S-Ю6 полл 
В-С, = 0,725* 106 долл.: ’ 1 J’ С° 3,3 IU Д0ЛЛ‘’
' NPV = ( В - С )  a (t, г)-С 0 = 0,725* 106*5,9—3,5* 106 = 0,78-106 долл.

На рис. показан график NPV — f( /̂  из которого следует, что 
дисконтированный период окупаемости РВР « 6,7 лет. Как было 
отмечено выше, для химико-технической отрасли, по данным ана­
литических обзоров «Ашосо» [45,46], период окупаемости состав­
ляет в среднем 7 лет.

-2 4------------ ------------ ------------
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/.годы

Рис. 2. К определению дисконтированного периода окупаемости РВР

Отметим, что определение дисконтированного периода оку­
паемости не что иное, как определение «точки безубыточности» 
относительно времени эксплуатации проекта /.

Таким образом, условие NPV = 0 («точка безубыточности») 
определяет целый ряд критических параметров проекта в зави­
симости от того, по какому аргументу исследуется функция NPV = 
=f(r, t, Q). Если рассматривается зависимость NPV = f(r), то это 
условие («точка безубыточности» относительно альтернативной 
стоимости капитала г) отвечает внутренней норме доходности 
проекта IRR. Анализ зависимости NPV = f(Q), где Q — объем
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производства (объем продаж), на это условие определяет точку 
безубыточности по объему производства. Условие NPV — 0 для 
зависимости NPV = f(t) определяет точку безубыточности по 
времени эксплуатации проекта.

В итоге, оценка экономических показателей технологии, вы­
полненная в соответствии с современными международными 
требованиями ЮНИДО [1,2, 47, 48] анализа проектов, показывает, 
что разрабатываемый малостадийный процесс получения синте­
тического жидкого топлива из природного газа экономически 
эффективен и безусловно обеспечивает конкурентоспособность 
по целевому продукту. Особенно это относится к условиям авто­
номного обеспечения рассредоточенных потребителей, учитывая 
стоимость доставки привозного нефтяного топлива.
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Брагинский О.Б. (ЦЭМИ РАН)

ЭКОНОМИЧЕСКИЕ ОЦЕНКИ П РО И ЗВ О Д С Т ВА  
И ИСПОЛЬЗОВАН ИЯ СИНТЕТИЧЕСКИХ ТОП ЛИ В 

ИЗ П РИ РО Д Н О ГО  ГАЗА

Интерес многих стран и компаний к синтетическим топли­
вам, производимым из природного газа, который раньше вспы­
хивал в основном в период резкого повышения цен на нефть, 
теперь стал постоянным и не ослабевал даже в период с конца 
1997 до середины 1999 г., когда мировые цены на нефть были на 
низком уровне.

В чем же заключается интерес к производству синтетических 
топлив из природного газа и к технологиям, которые по между­
народной терминологии называются технологиями GTL.

Во-первых, развитие технологий GTL связано с освоением труд­
нодоступных месторождений газа. В составе запасов природного 
газа в мире имеется большое число достаточно крупных и даже 
гигантских месторождений, расположенных в отдаленных и труд­
нодоступных районах, вследствие чего традиционный способ 
«подключения» таких месторождений к газовым рынкам посред­
ством привычных магистральных газопроводов либо технически, 
либо экономически нецелесообразен. Вовлечение подобных мес­
торождений в систему региональных газовых рынков возможно 
при помощи технологий переработки природного газа в синте­
тические топлива (технологий GTL).

Во-вторых, технологии GTL Moiyr использоваться при эксп­
луатации относительно небольших, забалансовых месторождений, 
находящихся в отдаленных, но промышленно развивающихся 
районах, куда приходится доставлять дорогие дальнепривозные 
нефтепродукты и моторные топлива.

В-третьих, в последнее время резко возросли требования к 
экологическим характеристикам моторных топлив и нефтепро­
дуктов. Для удовлетворения ужесточающихся экологических тре­
бований нефтяникам во всем мире приходится расходовать мил­
лиарды долларов. Технология GTL позволяет получать моторные 
топлива, отвечающие самым жестким экологическим требованиям. 
Использование продуктов, полученных при реализации техноло­
гий GTL, позволяет в большинстве случаев избежать значитель-
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ных дополнительных инвестиций по сравнению с другими аль­
тернативными топливами, т. к. может быть использована действу­
ющая инфраструктура потребления моторных топлив (танкеры, 
терминалы, хранилища, АЗС), не потребуется переделка транспорт­
н ы х  средств. Продукты, полученные в технологических процессах 
GTL и используемые в качестве транспортного топлива, позво­
ляют существенно снизить содержание вредных веществ в вых­
лопных газах. Учитывая все ужесточающиеся требования к охра­
не окружающей среды от выбросов транспортных средств, воз­
можность производства экологически чистых моторных топлив 
путем использования технологии GTL является альтернативой 
дорогостоящим процессам повышения качества нефтяных мотор­
ных топлив и может явиться дополнением при компаундирова­
нии нефтяных топлив с целью повышения их экологической бе­
зопасности.

В-четвертых, технологии GTL предоставляют возможность ути­
лизации попутного нефтяного газа с целью получения из него 
моторных топлив и химических продуктов, уменьшая тем самым 
объемы сжигания попутного газа на промыслах.

Некоторыми экспертами технологии GTL рассматриваются в 
качестве совместного производства синтетических топлив и сжи­
женного природного газа, что позволяет использовать общие 
объекты инфраструктуры.

История технологий получения синтетических топлив нача­
лась с открытия в 1923 г. немецкими химиками Францем Фише­
ром и Хансом Тропшом процесса каталитического превращения 
синтез-газа (смеси оксида углерода и водорода) в жидкие угле­
водороды. На базе технологий получения синтез-газа и процесса 
Фишера —Тропша в Германии в 30-е годы были построены за­
воды по производству синтетических топлив из угля. В послево­
енный период такое производство было освоено в ЮАР компа­
нией «Sasol». К настоящему времени мощности установок этой 
компании по производству синтетических топлив из угля состав­
ляют несколько миллионов тонн.

В 1985 г. введен в эксплуатацию первый промышленный агре­
гат по производству синтетических топлив из природного газа 
(технология GTL) компании «Mobil» в Новой Зеландии. Про­
цесс осуществлялся в две стадии: синтез метанола и получение 
из метанола СЖТ. Однако из-за высоких издержек производства
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синтетических топлив была законсервирована вторая стадия про. 
цесса и компания «Methanex», купившая у «Mobil» эту установку 
производит на ней только метанол.

В настоящее время в мире имеется два действующих завода по 
переработке природного газа в синтетические топлива: компа­
ний «Sasol» в Моссель-Бей (ЮАР) мощностью 1,15 млн т/год и 
«Shell» в Бинтулу (Малайзия) мощностью 625 тыс. т/год. Оба за­
вода введены в эксплуатацию в 1993 г. Завод компании «Shell» 
после аварии в декабре 1997 г. был остановлен, но после ремонта 
и реконструкции начал вновь функционировать в 2001 г. Работа­
ют также две опытно-промышленные установки: компании 
«Еххоп» в г. Батон-Руж (шт. Луизиана, США) и компании 
«Syntroleum» в г. Тулса (шт. Оклахома, США), каждая мощностью 
около 10 тыс. т/год. На основании анализа опыта работы про­
мышленных установок можно считать, что первые комплексы по 
производству СЖТ из природного газа не достигли коммерчес­
кого успеха по причине достаточно высокой стоимости произ­
водства.

Несмотря на низкие показатели в работе установок первого 
поколения, пионеры технологий GTL (компании «Mobil», «Shell», 
«Sasol») продолжили исследования и разработали технологии вто­
рого поколения. Собственные технологии разработали крупней­
шие нефтегазовые (Еххоп, BP, Conoco), а также технологические 
компании (Syntroleum, Rentech, Haldor Topsoe и др.). Технологии 
GTL нового поколения по сравнению с показателями действую­
щих и реконструируемых установок обеспечивают прогресс не 
только в технических решениях, но и в технико-экономических 
показателях, — в частности, ожидается снижение удельных капи­
тальных затрат (табл. 1).

Таблица 1

Сравнение усредненных показателей удельных капитальных затрат 
по технологиям получения синтетических топлив из природного газа

различных поколений [1]
Действую­
щие уста­
новки

Модернизи­
руемые
действующие
установки

Планируемые 
проекты (техно­
логии второго 
поколения)

Желательный 
уровень (техноло­
гии третьего 
поколения)

Удельные капитало­
вложения, долл./т 1200 800 600 400-500
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Технологии GTL относятся к таким, в которых активно прояв­

ляется «эффект масштаба», т.е. наблюдается заметное снижение 
удельных капиталовложений при росте мощностей (табл. 2).

Таблица 2
Зависимость удельных капвложений от мощности завода 

по производству синтетических топлив [1]
Мощность,
тыс.т/год 500 1000 1500 2500 5000 7500
Удельные
капвложения,
ДОЛЛ./Т 900 700 600 500 440 400

Влияние «эффекта масштаба» проявляется и в производстве 
диметилового эфира (табл. 3).

Таблица 3
Экономические показатели производства диметилового эфира (ДМЭ) [1]

Продукт Мощность, 
тыс. т/год

Удельные капзатраты, долл./т

Метанол 900 340
ДМЭ сырой 900 315
ДМЭ очищен. 900 330
ДМЭ сырой 2100 270
ДМЭ очищен. 2100 285

В настоящее время разработано несколько процессов получе­
ния синтетических топлив из природного газа, наиболее извест­
ными из которых являются следующие:

1. Sasol-Chevron (синтез-газ — автотермический риформинг 
ATR; процесс Фишера — Тропша — технология Sasol в сларри- 
реакторах; изокрекинг по технологии Chevron).

2. Royal Dutch/Shell — усовершенствованная технология Shell, 
используемая на действующем заводе в Бинтулу (Малайзия). 
Многотрубчатый реактор компании «Shell» с фирменным кобаль­
товым катализатором.

3. Exxon Mobil — мультифазный сларри-реактор с кобальто­
вым катализатором, легкий гидрокрекинг и фракционирование. 
Синтез-газ по технологии Synergy Technologies с использованием 
плазменной дуги.
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4. Conoco — парциальное окисление природного газа, уни­

кальная суспензионная реакторная система для реакции Фише­
ра _  тропша, облагораживание получаемых продуктов.

5. Syntroleum — автотермический риформинг с кислородом 
воздуха; собственный процесс по реакции Фишера — Тропша на 
кобальтовом катализаторе; гидроизомеризация и разделение уг­
леводородов по технологии компании «Lyondell», UOP.

6. Rentech — собственная технология, реализуемая вначале на 
опытной установке, созданной на базе малорентабельного мета- 
нольного завода.

Каждая из компаний, работавших в области получения син­
тетических топлив, считает свою технологию лучшей. Из-за при­
менения различных методик расчета технико-экономических по­
казателей, разных условий, в которых предполагалась реализация 
проекта (реконструкция, использование имеющейся инфраструк­
туры, новое строительство), сопоставление технико-экономичес­
ких показателей указанных выше технологий затруднено. Инже­
нерная компания «Reytheon Engineering and Construction Inc.» 
(Хьюстон, США) выполнила сравнение технико-экономичес­
ких показателей технологий GTL, разработанных различными 
компаниями, в сопоставимых условиях (табл. 4). В таблице ис­
пользованы исходные данные компаний. Расчеты выполнены 
для условий региона Ближнего Востока, цена исходного при­
родного газа — 18 долл./тыс. м3.

Консалтинговой компанией «Chem Systems» рассчитаны цены 
синтетических топлив, получаемых по разным технологиям (табл.
5). Предполагается, что производство организовано в регионе 
Ближнего Востока при условии цен на исходный природный газ
18 долл./тыс. м3. Цены определены для районов потребления в 
долл./барр.

Как видно из сравнительных оценок, выполненных различны­
ми консалтинговыми компаниями, наилучшие показатели отме­
чены у технологии Conoco.

Однако сравнительно небольшое отклонение технико-эконо­
мических и производственно-финансовых показателей по техно­
логиям различных компаний не позволяет дать однозначного от­
вета о преимуществах той или иной технологии.

Каждая из западных компаний, разработавших проект, подан­
ным расчета его экономической эффективности, гарантирует

щ



Сравнительный экономический анализ различных вариантов технологий GTL [2]
Таблица 4

Показатель

Вариант технологии I

Exxon
Mobil

Shell Sasol Syntroleum Rentech Conoco

А Б А Б А Б А Б А Б А

Суммарные капиталовложения, 
млн долл.

н.д. н.д. н.д. н.д. 1039 1095 1258 1302 1268 1324 1720

Суммарная выручка, млн долл. н.д. н.д. н.д. н.д. 264 367 205 294 295 398 386

Внутренняя норма рентабельности,
%

14,3 18,2 13,2 16,9 16,7 21,3 10,7 15,0 15,4 19,4 17,3

Чистый приведенный доход, 
млн долл.

361 755 293 686 442 839 52 400 426 823 н.д.

Суммарная мощность по 
производству синтетических 
жидких углеводородов, тыс.т/год

н.д. н.д. н.д. н.д. 2500 2500 2000 2000 2750 2750 3600

Удельные капиталовложения, 
долл./т

480 500 520 540 408 430 630 643 465 480 478

Вариант А — без производства синтетических смазок; Б — с производством синтетических смазок; и.д. — нет данных



рентабельность проекта в размере 15-20% , что является вполне 
приемлемым уровнем для проектов в нефтеперерабатывающей и 
нефтехимической промышленности.

Таблица 5

Цены синтетического топлива, получаемого по разным технологиям, 
в районе потребления, долл./барр. [ 3 ]

84________ ____ __________________________________________ ___________________ _

Показатель, 
цена СИФ

Технология

Conoco Exxon
Mobil

Rentech Sasol Shell Syntroleum

США 28 29 32 32 35 38

Западная Европа 27 28 30 30 32 35

Япония 30 31 34 34 36 39

В настоящее время разработаны проекты крупных установок 
по производству синтетических топлив из природного газа; осу­
ществляется сооружение нескольких демонстрационных устано­
вок малой и средней мощности, ввод которых намечен на бли­
жайшие годы. Специалисты ожидают, что в лучшем случае пуск 
первой крупной промышленной установки по технологии GTL 
нового поколения состоится в 2004—2005 гг.

Список проектов по производству синтетических топлив из 
природного газа приводится в табл. 6.

Таблица б
Проекты по производству синтетических жидких углеводородов [1,4]

№
n/n

Компания, пункт 
размещения, страна

Мощность, 
тыс т/год

Сведения о проекте

1 2 3 4

Объявленные проекты

1 «Mossgas (Pty) Ltd», 
Моссель-Бей, ЮАР

3500 Проект компании «Sasol». 
Предполагаемый срок пуска (2002 г.) 
перенесен. Усовершенствованная 
технология компании

2 «Reema International», 
Пойнт-Лисас, Тринидад 
и Тобаго

500 Стоимость проекта 300 млн долл. 
Пуск — 2004 г. Разработчик 
проекта — компания «Parsons»

3 «Syntroleum Sweetwater 
Operations Ltd», п-ов 
Барруп, Австралия

575 Стоимость проекта — 600 млн долл. 
Предполагаемый пуск — 2004 г. 
Разработчик проекта — компания 
«Uhde Industrie-Anlagen»
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Продолжение табл. 6

1 2 3 4

4 «Escravos GTL-project» 
(СП компаний «Sasol» и 
«Chevron»), Нигерия

1500 Проект рассчитан на переработку 
попутного нефтяного газа. Стоимость 
проекта 800 млн долл. 
Предполагаемый пуск — 2005 г. 
Разработчик проекта — компания 
«Foster Wheeler»

5 «Sasol-Chevron Ltd», 
Рас-Лаффан, Катар

1500 Стоимость проекта — 800 млн долл. 
Предполагаемый пуск — 2005 г. 
Разработчик проекта — компания 
«Foster Wheeler»

6 «Empressa National del 
Petroleo», Понта Аренас, 
Чили

500 Предполагаемый пуск — конец 
2005 г.

7 «Royal Dutch/Shell», 
Petronas, Малайзия

500—750 Проект разработан, но решение о его 
реализации не принято.
Технология — Rentech

8 «Exxon-Mobil Corp.», 
Норт-Слоуп, Аляска, 
США

2500 Проект разработан, но решение о его 
реализации не принято

Планируемые проекты

9 «Rentech Inc.», 
шт. Вайоминг, США

500 Стоимость проекта — 252 млн долл. 
Срок пуска не назван.

10 «Iranian National Oil» Со» 
совместно с «Royal 
Dutch/Shell», район 
месторождения Южный 
Парс, Иран

3500 Ожидаемый пуск — 2005 г.

11 «Egiptian Gas and 
Petroleum Со.» совместно 
с «Royal Dutch/Shell», 
Египет

3850 Совместное производство с заводом 
СПГ, пуск — 2005 г.
Стоимость проекта — 1,7 млрд долл.

12 «Shell Gas and Power», 
Тьерра дель Фуэго, 
Аргентина

Пуск — 2005 г.

13 «Shell Gas and Power», 
Северные территории, 
Австралия

Нет сведений



86

Окончание табл. 6

1 2 3 4

Проекты опытных и пилотных установок

14 «Rentech Inc.», Коммерс- 
Сити, Колорадо, США

40 Пуск — 2002 г. Стоимость проекта_
20—25 млн долл. Переделка 
имеющейся там метанольной 
установки

15 «Britich Petroleum», 
Никиски, Аляска, США

15 Опытная установка, пуск — 2002 г.

16 «Conoco Inc.», Понса- 
Сити, Оклахома, США

20 Пилотная установка, пуск —  2002 г. 
Стоимость проекта — 75 млн долл.

17 «Mossgas», Моссель-Бей 
ЮАР

70 Пилотная установка — пуск 2002 г. 
Продукция — жидкие углеводороды и 
специальные продукты

Первыми по технологии GTL нового поколения будут введе­
ны опытно-промышленные и пилотные установки.

Компания «Rentech Inc.» планировала в конце 2002 г. ввести в 
эксплуатацию установку мощностью 40 тыс. т/год в г. Коммерс- 
Сити, шт. Колорадо, США. Компания «British Petroleum» практи­
чески завершила строительство пилотной установки на Аляске. Если 
испытания ее пройдут нормально, компания может начать реали­
зацию коммерческого проекта мощностью 4 млн т/год (пункт раз­
мещения пока не выбран). Компания «Conoco» также завершает 
строительство пилотной установки в Понса-Сити (шт. Оклахома, 
США). Пуск установки был намечен на февраль 2003 г.

Компания «Shell International Gas Ltd.» изучает семь потенци­
альных проектов GTL по всему миру, включая Австралию, Арген­
тину, Египет и Катар.

Из крупных проектов, по которым начинается реализация, мож­
но назвать проекты компании «Sasol» (совместно с «Chevron») в 
Эскравосе, Нигерия, совместно с «Qatar Petroleum Со» в Рас-Лаф- 
фане (Катар) а также компании «Syntroleum» в Западной Ав­
стралии.

Комплекс в Эскравосе (Нигерия) сооружается совместным 
предприятием, в состав которого входит консорциум фирм «Sasol/ 
Chevron» (75% акций) и нигерийская национальная нефтяная



компания (25/0 акций). Технология, как уже отмечалось, базиру­
ется на процессе получения синтез-газа по методу датской фир­
мы «Haldor Topsoe», жидкие продукты получаются по процессу 
фншера — Тропша, базирующемся на суспензионном процессе 
«Sasol»; товарные моторные топлива намечено получать в про­
цессе изокрекинга компании «Chevron». Мощность установки — 
1,5 млн т/год. Разработку технического проекта осуществила ин­
жиниринговая компания «Foster Wheeler» ( британское бюро), а 
к рабочему проектированию, поставке оборудования и строитель­
ству подключены крупные проектно-строительные фирмы. Сум­
марные капитальные вложения оценены в 800 млн долл. Сырьем 
является попутный нефтяной газ. Удельные капитальные вложе­
ния оценены в 533 долл./т. Следует отметить, что установку GTL 
в Эскравосе намечено соорудить в составе газового комплекса по 
производству сжиженного природного газа, что позволит исполь­
зовать некоторые уже созданные элементы инфраструктуры.

Аналогичного типа установка намечена к строительству в Рас- 
Лаффане (Катар). Это будет совместное предприятие консорциу­
ма «Sasol-Chevron» (49%) и «Qatar Petroleum Corp.» (51%). Здесь 
также имеется комплекс по производству сжиженного природ­
ного газа, что позволит при строительстве установки GTL ис­
пользовать отдельные элементы уже созданной инфраструктуры.

Компания «Exxon Mobil» заявила о строительстве комплекса 
в Катаре мощностью 3,35 млн т/год для освоения гигантского 
газового месторождения Northern Fields. Продукцией установки 
предполагается синтетическая нефть, без выделения товарных мо­
торных топлив и других продуктов, с транспортировкой ее по 
продуктопроводу.

Компания «Rentech» рассматривает концепции установок GTL 
для Боливии (мощностью 420 тыс. т/год) и для Индонезии (мощ­
ностью 630 тыс. т/год).

Компания «Reema International», предложившая проект уста­
новки GTL мощностью 500 тыс. т/год в Пойнт-Лисас (Тринидад 
и Тобаго), отменила свое решение из-за отсутствия финансиро­
вания.

Компания «Hunt Oil» заказала технико-экономическое обо­
снование создания комплекса по переработке природного газа в 
СЖТ в Камисеа (Перу). В состав комплекса предполагают вклю­
чить установки GTL и получения сжиженного природного газа.

_____________________________-_____________ ___________ _____________________ 87

_
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Исследование поручено фирме «Halliburton», которая должна бы  ̂
завершить расчеты в начале 2003 г.

Кроме указанных в табл. 6 в прессе упоминались проекты: ком. 
пании «Petroleos de Venezuela» (установка мощностью 750 тыс. т/ 
год), совместный проект «Shell» и индонезийской нефтяной ком. 
пании «Pertamina» (3750 тыс. т/год), проект по технологии ком­
пании «Syntroleum» в Перу (мощность 250 тыс. т/год), пуск — 2003 
г.; компании «GTL Bolivia SA» в Санта-Круз (Боливия), мощ. 
ность 500 тыс. т, пуск — 2007 г.

Безусловно, реализация новых проектов GTL встретит ряд пре­
пятствий. Во-первых, технология GTL, несмотря на технические 
нововведения, продолжает оставаться достаточно дорогой и для 
реализации крупного проекта требуются инвестиции, оценивае­
мые в 1,5—2,0 млрд долл., что требует обычно создания консор­
циумов для аккумулирования финансовых ресурсов на реализа­
цию проекта; во-вторых, для новых крупных проектов GTL недо­
оценена проблема масштабного перехода от лабораторных, пи­
лотных, демонстрационных установок к крупным агрегатам и ком­
плексам; в-третьих, для подобных установок большое значение 
имеет цена исходного природного газа, поэтому эффективность 
новых крупномасштабных проектов может быть достигнута при 
ориентации на крупные месторождения с небольшими затрата­
ми на добычу газа.

В последнее время большое внимание уделяется технологии 
производства диметилового эфира (ДМЭ), который может исполь­
зоваться как экологически чистое дизельное топливо (при не­
большой переделке топливной системы транспортного средства) 
или перерабатываться в экологически чистый бензин (без изме­
нения инфраструктуры потребления топлива). Кроме этого ДМЭ 
можно рассматривать как полупродукт при получении ряда неф­
техимических продуктов, а также как экологически чистое энер­
гетическое топливо.

В настоящее время ДМЭ производится в относительно неболь­
ших количествах в процессах производства метанола. Мировое 
производство ДМЭ не превышает 150 тыс. т. Основное направле­
ние использования ДМЭ — в качестве пропеллента.

Технология производства ДМЭ разработана рядом зарубеж­
ных технологических фирм, в частности «Haldor Topsoe» (Дания), 
«Air Products and Chemicals Inc.» (США), «NKK Corp.» (Япония).
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Рядом японских компаний (NKK Corp., Toyota, Hitachi, Marubeni, 
Id e m i t s u ,  Inpex, Nippon Sanso) совместно с «Total Fina Elf SA» 
образована компания «DME International», которая разработала 
проект производства ДМЭ. Реализация проекта должна начаться 
с сооружения пилотной установки производительностью 100 т/сут 
(33 тыс. т/год) в г. Каширо на о. Хоккайдо (Япония). Предвестни­
ком пилотной установки является действующая опытная установ­
ка компании NKK производительностью 5 т/сут (1,65 тыс. т/год). 
На базе работы пилотной установки компания «DME International» 
собирается в 2003 г. проводить исследования, а в 2006 г. осущест­
вить строительство промышленной установки мощностью 
800—1500 тыс. т/год [5].

Компания «Тоуо Engineering Corp.» разработала проект круп­
номасштабной установки по производству ДМЭ топливного на­
значения. Технология сочетает синтез метанола и его дегидриро­
вание на фирменном катализаторе на основе оксида алюминия. 
Ориентировочная цена производства ДМЭ 90—100 долл./т, на­
значение — топливо для электростанций. Дислокация будущих 
установок — регион Ближнего Востока, где имеются обширные 
ресурсы дешевого природного газа. Мощность проектируемой про­
мышленной установки 2,3—2,6 млн т/год, стоимость — 660 млн 
долл., удельные капитальные затраты 250—290 долл./т, т.е. на 10% 
ниже, чем по производству метанола [6].

Компания «Тоуо Engineering» выполнила расчет инвести­
ционного проекта получения ДМЭ на установке мощностью 
2,4 млн т/год, расположенной в районе Персидского залива. Со­
гласно этому расчету, основной показатель эффективности про­
екта (внутренняя норма рентабельности) находится на вполне 
приемлемом уровне (15%) [ 7 ]. Японскими исследователями по­
казано, что при условии получения ДМЭ в районе дешевого при­
родного газа (18 долл/тыс м3) использование этого синтетичес­
кого топлива в Японии выгоднее, чем использование привозных 
сжиженных природного и нефтяного газов [8].
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Королев Е.В., Соколипский Ю.А., Сосна М.Х.
(ГНЦ НИФХИ им. Л.Я. Карпова) 

МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ 
РЕАКТОРА СИНТЕЗА ДИМЕТИЛОВОГО ЭФИРА 

НА ОСНОВЕ БИФУНКЦИОНАЛЬНОГО КАТАЛИЗАТОРА

В настоящее время диметиловый эфир (ДМЭ) рассматривает­
ся как перспективное дизельное топливо, обладающее высокими 
экологическими свойствами. Поэтому является актуальной про­
блема получения ДМЭ из природного газа в промышленных мас­
штабах [1 3]. Простейший способ получения ДМЭ это дегидра­
тация метанола!

2СН3ОН = (СН3)20  + Н20  (А)

Реакция (А) экзотермична, идет без изменения числа молей и 
обратима. Тепловой эффект составляет 23,4 кДж/моль (при 25 °С). 
Она достаточно интенсивно протекает на катализаторах типа у-А120 3 
при температурах 250—300 °С. В свою очередь, получение метано­
ла из природного газа — хорошо изученный, крупнотоннажный 
промышленный процесс. Он протекает в две стадии:

• конверсия природного газа с получением синтез-газа, состо­
ящего из СО, С 02, Н2 и инертов;

• собственно синтез метанола из синтез-газа.
Синтез метанола протекает в присутствии медьсодержащих 

катализаторов Cu0/Zn0/Al20 3. Рабочий диапазон температур 200— 
280 °С, давление порядка 90—60 бар. Для стабильной работы ка­
тализатора требуется присутствие С 02. Реакции синтеза метанола 
из оксидов углерода

СО + 2Н2 = СН3ОН (I)
С02 + ЗН2 = СН3ОН + Н20  (II)

Кроме того, в данных условиях протекает реакция гидрирова­
ния оксида углерода

С02 + Н2 = СО + Н20  (III)

Отметим, что на катализаторах дегидратации метанола эта ре­
акция не протекает.
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Процесс синтеза метанола осуществляется по циркуляцион. 
ной схеме из-за ограничений по равновесию. Важным показать 
лем состава синтез-газа является «функционал»

[Н ,] - [С 0 2]
[С 0]+[С 02] •

Желательно, чтобы функционал F -  2, что обеспечивает хорошие 
технико-экономические показатели процесса получения метанола.

Поскольку ДМЭ получается из метанола, то естественно орга­
низовать процесс получения ДМЭ как развитие, модификацию 
хорошо известной схемы синтеза метанола. Так, фирма «Топсе» 
[1] предложила и осуществила в пилотной установке следующий 
подход. Катализатор синтеза метанола заменяется на специально 
разработанную композицию катализаторов синтеза метанола и 
его дегидратации, т.е. бифукциональный катализатор. Указывает­
ся [1, 2], что одновременное протекание синтеза и дегидратации 
метанола выгодно. Возникает синергический эффект: дегидрата­
ция метанола способствует его синтезу, т.к. выводится продукт 
синтеза метанол. И наоборот, увеличение концентрации метано­
ла ускоряет его гидратацию.

Разделение сконденсированных продуктов протекающих ре­
акций (ДМЭ, метанола и воды) осуществляется с помощью рек­
тификационных установок. При этом помимо целевого продукта 
ДМЭ в значительных количествах образуется метанол, являющийся 
здесь побочным продуктом.

Цель настоящего исследования заключается в том, чтобы про­
вести расчетное исследование или, другими словами, математичес­
кое моделирование реактора синтеза ДМ Э на основе бифункцио­
нального катализатора.

Оговорим условия этого исследования. Рассматривается реак­
тор полочного типа, состоящий из нескольких адиабатических (не 
охлаждаемых) слоев бифункционального катализатора. Чтобы 
обеспечить приемлемый температурный режим, между слоями 
подается холодная реакционная смесь начального состава.

Бифункциональный катализатор рассматривается как смесь 
катализаторов синтеза и дегидратации метанола, в любом доста­
точно малом объеме которого одновременно идет реакция синте­
за метанола и образования ДМЭ.

y z  ____ ___________________________________________  ____ _



в задачу исследования не в х о д и 7 р ^ Г ^ ~  
л0М. Поэтому состав реакционной смеси на S S S  °ИНТе3а 0 ие‘ 
„сделяется приближенно, с помощью спе/шГ, “ РСактор оп' 
которых мы не будем останавливаться ЦИальных Расчетов, на

Работа состоит из ряда этапов: модели™..™ 
ческих характеристик, кинетики протекающих"™/еРмодинами- 
ческого слоя катализатора и, наконец реактоп, Г  адиабати-

Спожность задачи расчета реактора состоит „ целом- 
очень чувствителен к перегревам, особенно его м ^ ’470 '? тализатоР 
компонента: максимально допустимая температура 27°0-280?ШаЯ

Основная задача данной работы заключается том чтобы вы 
брать соотношение между метанолобразующей и мтнолдепшпа- 
тируюшеи компонентами катализатора и для полученной Z L  
катализатора выполнить анализ показателей работы р е а к т о р ™  
этого необходимо разработать математическую модель и на ее ос­
нове программу расчета реактора, которая учитывала бы равновесие 
„ кинетику всех реакции, а также тепловой и материальный баланс.

Прежде всего были получены расчетные зависимости для тер­
модинамических параметров: энтальпии и теплоемкости реакци­
онной смеси, тепловых эффектов и констант равновесия соответ­
ствующих реакций. При этом использовались фундаментальные 
термодинамические уравнения и справочные данные. Для кратко­
сти мы не будем останавливаться подробно на этом круге вопросов.

При моделировании химических реакторов важную роль иг­
рают кинетические уравнения соответствующих реакций.

Что касается кинетики синтеза метанола, то мы будем основы­
ваться на данных весьма обстоятельного исследования процесса 
синтеза метанола, выполненного Граафом с сотрудниками [4]. В 
этой работе экспериментально и теоретически изучен широкий 
круг вопросов, включая термодинамику, механизм, кинетику и 
макрокинетику синтеза метанола, а также реакции водяного газа
на медьсодержащих катализаторах.

Получены следующие кинетические уравнения:
реакции! СО + 2Н2 = СН3ОН

Ir k Р Р 15 К,\КСо г С01 н2
W, = -------------------- -------------------------

(1 + ксоРсо + kCOi PCOi ) « 5 + кн2о^н2о )

МЕТ

1- Кр| (1)
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реакции II С02 + ЗН2 -  СН3ОН + Н20

и>, =
к к Р Р 152 С02 ГСР2 1 Н2

(1 + ксоРсо + кСОг PCOi ) « ' 5 + *„2с Л о )

/ р  р1Н20 мст

1 -
Р Р 3со2 н2

К.р2 (2)

реакции III СО + Н2 = СО + Н20

з̂^со, -̂ со, ̂ н.
(l + ^со^со + ^со2 ^со2 )(^н2 + ^н2о^н2о )

/ р  рН20 со

1-
р  р1 со2 ■* н2

рЗ
(3)

Здесь используются обозначения:
/>со, PCOj, />,, Р„2о»Кет — парциальные давления соответствую­

щих компонентов смеси;
к ^к 2,къ — константы скорости реакций I, II, III;

ксо,кСо^К2о— адсорбционные коэффициенты;

, Ку2 ) Кр2 — константы равновесия реакций I, II, III.
Константы скорости зависят от температуры по закону Арре­

ниуса
£

к, = к10 е х р (- -£ )  •

Зависимость адсорбционных коэффициентов от температуры 
выражается уравнениями типа

Ко  = *СОО eW ( ~ )  и т.д.К1

Для всех кинетических параметров найдены значения энергий 
активации, теплот адсорбции и предэкспонент.

Нами в эти уравнения включены поправки, отражающие:



яется катализатор свежим или отработанным;
а) явЛ р активности катализатора.
б) „П1НО по данным работы промышленных агрегатов син- Ято СД
„метанола.

т е з а иМ к вопросам кинетики реакции дегидратации мета- 
ПеРе 2дССь мы основываемся на работе Светланова и Флида 

нояа (А;- ^уцадась кинетика .реакции дегидратации метанола на 
(61- ® н торе y-A ip, при различных температурах и составах ре- 
катал113 смеси и давлении порядка атмосферного. Использо- 
акиионн г̂ иентный вибрационный реактор. Состав реакцион­
н а я  ® ^  всех опыхов далек от равновесного и обратную 
н°!'иию можно не учитывать.

В табл. 1 приведены экспериментальные данные.

Таблица 1

/,°с
СНзОН ДМЭ н 2о

атм W к
195 0,802 0,099 0,099 29,6 46,1
195 0,895 0,052 0,053 45,4 56,7
195 0,97 0,015 0,015 46,4 49,3
225 0,55 0,225 0,225 63,6 210
225 0,665 0,167 0,168 96,2 217
225 0,923 0,038 0,039 146 171
285 0,352 0,324 0,324 335 2700
285 0,514 0,167 0,167 640 2420
285 0,686 0,157 0,157 1120 2400
285 0,679 0,160 0,161 1130 2460
285 0,604 0,105 0,291 767 2130
285 0,764 0,118 0,1181 1380 3280

Здесь w — скорость реакции, измеряемая в л ДМЭ/л катали­
затора в час;

к — константа скорости реакции по метанолу, при условии, что 
порядок второй:

Как видно из этой таблицы, процесс при температурах поряд­
ка 280 °С идет весьма интенсивно и удовлетворительно описы­
вается уравнением второго порядка по метанолу.



Мы провели дополнительную обработку этих данных на ком. 
пьютере, используя метод наименьших квадратов. Подтвердил^ 
второй порядок по метанолу и выполнимость закона Аррениуса 
Получено значение энергии активации Ел — 22,360 ккал/моль.

Таким образом, скорость реакции дегидратации метанола (Д) 

описывается уравнением
Р РDME 1 Н20

w4 = (1----- у 1— ) ’ W)
р4

где константа скорости к4 зависит от температуры по закону 
Аррениуса:

£
к4 = к4о ехр( - ,

где К р4 — константа равновесия реакции дегидратации мета­
нола (А).

Переходим к математической модели процессов в адиабати­
ческом слое бифункционального катализатора. Прежде всего не­
обходимо выразить состав реакционной смеси через «ключевые» 
параметры. Как известно, ключевые параметры можно выбирать 
различным способом: переменные Де Донде, удельные числа мо­
лей ключевых компонентов и др., но их число одно и то же [7]. 
Оно совпадает с количеством независимых реакций. В нашем слу­
чае их три, т. к. реакция II есть сумма реакций I и III. Мы выберем 
в качестве ключевых параметров величины:

— удельный выход метанола — количество образованного 
метанола (без учета его дегидратации), отнесенное к начальному 
количеству исходной смеси;

^dme — удельный выход ДМЭ — количество образованного 
ДМЭ, отнесенное к начальному количеству исходной смеси.

^со2 Удельная конверсия С 0 2 — количество прореагировав­
шего по реакции III диоксида углерода, отнесенное к начальному 
количеству исходной смеси.

Выпишем баланс компонентов для одного моля исходной 
смеси:

9 6 _________ _________________________  ^



Метанол образование У -2  Умет * ДМЭ
2-Г +Ун 2 убыль

СО убыль
мет 1 COj

У — Умет * СО*
С02 убыль Усог
н 20 образование У +УСОг ДМЭ
ДМЭ образование уДМЭ

Суммируя, получаем: общая убыль составляет 2* У 
Число молей компонентов на 1 исходный
Z = ( l - 2 T Mrr).

Действительно, для реакции I убыль молей — 2 моль/моль 
метанола, а реакции III и (А) идут без изменения числа молей.

Наконец, формулы, выражающие мольные доли компонентов 
в реакционной смеси через ключевые параметры, имеют вид:

л[мет] = К[мет]+Гыст-2'Кдмэ)/2; 
m[HJ = K [ H 2]-2 -rMCT- r c0j)/Z; 
и [СО] = К [С О ]—гмет +YCOi)/Z; 
m[C02] = (m0[C02] - r c0;)/Z; 
ml H20] =  (m0[H7O)+Yc o +YW3)/Z; 
иЩМЭ] = (/я0[ДМЭ]+ YaM3)/Z.
Здесь т[мет], т[Н2] и т.д. — мольные доли компонентов в ре­

акционной смеси;
т0[мет], w0[H2] и т.д. — то же для исходной смеси.
Введенные ключевые параметры удобны при работе с мате­

матической моделью слоя катализатора. Однако для интерпрета­
ции и анализа результатов естественно использовать «традици­
онные» переменные:

К ет ~  конверсия оксидов углерода в метанол;
^дмэ — конверсия оксидов углерода в ДМЭ;
S — селективность.
Связь между обеими группами переменных очень проста.

= Yu„ /(md0[CO]+ mdJCOJ);
Хт э  = Удмэ /(  md0[CO)+ md0[COJ);
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Теперь сформулируем уравнения материального и теплового 

баланса адиабатического слоя бифункционального катализатора.
Сначала введем ряд понятий и обозначений:
Lq, L — расход реакционной смеси на входе в слой и текущий;
Т,Т0 — температура в слое и на входе в слой;
V, Vm — общий и текущий объемы катализатора;
Ср — теплоемкость реакционной смеси;
W — L0/ V  — объемная скорость слоя;
Ат э , Д 1ет — объемные доли соответственно катализатора де­

гидратации и синтеза метанола.
Ясно, что Адаэ+ д 1ет= 1.
Удобно оперировать безразмерной, относительной координа­

той слоя
x  = Vm/ V .

Входу в слой соответствует х = 0, выходу л: = 1.
Мы будем рассматривать материальный и тепловой баланс для 

элемента слоя dV  = Vdx.
Обозначим количество метанола, образованное в указанном 

элементе в единицу времени, через dGucY. Оно выражается через 
скорости реакций (1) и (2) следующим образом:

M m„ = ( w1+w2) A » J V .

С другой стороны, из определения удельного выхода метанола 
следует, что

Приравнивая эти выражения, после преобразований получаем

dJ L «г _ +w2) 
dx W  ’

аналогично получаем уравнения для производных Yco и К мэ 
по х :

dYCOi _ A,CT(W2 +Wl) 
dx W (6)



dx W ' (?)

уравнения (5), (6) и (7) выражают материальный баланс про­
цессов, происходящих в слое бифункционального катализатора (не 
обязательно адиабатического).

Переходим к тепловому балансу. Значения тепловых эффек­
тов, рассматриваемых реакций при 25 °С, следующие, кДж/моль: 
Q?\ в  ^ р2 7  брз = 40,9; QP4 = 23,4. Поскольку роль 
эндотермической реакции III невелика, то в целом процесс экзо- 
термичен.

Тепло dQ, вьщеляемое в элементе слоя, выражается через ско­
рости и тепловые эффекты реакций так:

dQ = [A,ct(6piwi + QP2W2 + Сяз^з) + ЛмэQ p ^ ] d V .

Поскольку процесс адиабатический, то это тепло тратится на 
нагрев реакционной смеси:

dQ = LCpd T .

Если учесть, что расход смеси выражается через начальный 
расход по соотношению

L = Aj(1 “ 2 • Yuei) , 

то после преобразований получим уравнение теплового баланса

•4дмэ Qp^A ^
= WCP( \ -  27MCT)

Уравнения (5)—(8) дифференциальные. Им соответствуют на­
чальные условия при х  = 0:

С  =  0; Гт э  = 0; КС0! = 0; Т= Т0 . (9)

Уравнения (5)—(8) вместе с начальными условиями (9) и образу­
ют математическую модель адиабатического слоя бифункциональ­
ного катализатора. Решив эти уравнения, мы получим профили 
темературы и концентраций, конверсию оксидов углерода в мета­
нол и ДМЭ, селективность, а также количество продуктов реакции.
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Переходим к алгоритму расчета адиабатического слоя бифу^ 

ционапьного катализатора. Уравнения (5)—(8) — нелинейные 
имеют сложную структуру и поэтому их можно решить только 
численно, разумеется, с использованием компьютера.

Будем применять следующую разностную схему. Обозначим 
краткости правые части уравнений (5)—(8) через У ет , }^мэ} yQQ j 
FT. Ясно, что эти величины зависят от ключевых параметров и 
температуры.

Разделим интервал интегрирования от 0 до 1 на большое (100— 
250) число участков длиной Ах. Верхними индексами отметим 
значения величин: «0» — в начале участка, «1» — в конце участка, 
т — в середине участка.

На каждом участке уравнения (5)—(8) преобразуются:

Считаем, что в начале участка все интересующие нас величи­
ны известны. Для первого участка это следует из начальных усло­
вий (9). Пользуясь малостью участка интегрирования, получим 
приближенные значения ключевых параметров и температуры в 
середине участка

и аналогично для и Y™M3:

z

Теперь можем определить значения правых частей в середине 
участка, а затем ключевых параметров и температуры в конце

Ах
= Fm •

МСТ 5

участка:



< Г ННЫМ методам описанная схема н о си Т ^ ^ Г -  
<  пересчетом», или «метод Рунге -  К у т г я  “ Л - 6 <<Метод Э й ’
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'•"-'пересчетом», или <<метод Рунге -  K vT ram ^ <<Метод Эй' 
•^Заключительный этап моделирования это разраб^"0™ * ’ 

ских моделей реактора в целом. Работка матема-
т" Напомним, что в данной работе рассматривается реактоо по 
«очног® типа, состоящнн из нескольких адиабатичеСКИ? ^ е в

.функционального катализатора, причем между с л о я м и !^  
холодная реакционная смесь начального состава. При p S  

;тКе математических моделей указанного реактора мы исходим 
з следующих положении. дим

Считается заданным:
_  расход L, состав, давление реакционной смеси, поступаю­

щей в реактор;
_  температура холодного газа, поступающего в реактор в виде

байпасов;
_  число слоев (полок);
_  общий объем катализатора и распределение объемов по 

полкам;
-  распределение давления по полкам;
-  кинетические характеристики катализаторов синтеза и де­

гидратации метанола;
-  предельно допустимая температура катализатора 
Помимо указанных параметров, которые считаются фиксиро­

ванными, реактор характеризуется управляющими параметрами.
К ним относятся:

-  температура начала реакции, т.е. на входе в первый слои 1̂
-  суммарная часть (или процент) Всум холодных байпасных 

потоков от общего расхода L и доли (или проценты) аипасов 
перед каждым слоем от суммарного байпаса Bv Въ и т.д.

Отметим, что расход смеси на первый слой j просто выр 
ется через В :

Lj = L(1 -  Всуи).
Различные модели реактора отличаются подходом к упра

юЩим параметрам. PFAKTOP1, уп-
Для простейшей модели, которую мы наз с ованнь1МИ).

Равляющие параметры считаются заданны ^  параметры
^горитм расчета для этой модели очевиде . как указано
Годного потока первого слоя, расчитываем



в предыдущем разделе. Получив выходной поток из п е р в о го ^  
из баланса смешения с байпасом перед вторым слоем находИг1! 
параметры входного потока второго слоя. Теперь можно расЧйч
тывать второй слой и т.д.

Для следующей модели РЕАКТОР2 по-прежнему зафиксиру. 
ем байпасы, но будем выбирать температуру начала реакции. В ос. 
нову выбора Тн положим следующие соображения.

— конверсия оксидов в ДМЭ должна быть максимальной;
— температура горячей точки Тп не должна превышать пре­

дельно допустимой температуры Ттах.
Поясним, что горячая точка это выход наиболее нагретого, «го­

рячего» слоя катализатора.
Поскольку основные реакции — экзотермические и обрати­

мые, то существует оптимальная температура начала реакции, при 
которой конверсия оксидов углерода в ДМЭ максимальна. Одна­
ко, как показывают детальные расчеты, при такой температуре 
начала реакции температура горячей точки Тп существенно пре­
вышает предельно допустимую. Поэтому будем выбирать такую 
температуру начала реакции, при которой температура горячей 
точки совпадает с предельно допустимой:

Т  = Т  .гг max

Опишем коротко алгоритм расчета для модели РЕАКТОР2. 
Назовем реактор «холодным», если температура горячей точки 
меньше предельно допустимой: Тп < Ттах, и «горячим» в против­
ном случае.

На первом этапе с помощью модели РЕАКТОР 1 находятся 
два по возможности близких значения температуры начала реак­
ции 7 4  и Тнр], обладающие такими свойствами:

а ) ЛфО ^  Тщ£
б) при Т р0 реактор холодный, а при Т х — горячий.
Далее интервал |Тнр0, 7"нр1] сжимается, т.е. Тнр0 возрастает, а Гнр1

убывает. Это продолжается до тех пор, пока температура горячей 
точки окажется достаточно близкой к предельно допустимой. Если 
номера горячего слоя холодного и горячего реактора разные, то 
сжатие производится методом «деление пополам». Когда указан­
ные номера совпадут, для сжатия используется «метод хорд» [8].

В следующих моделях помимо температуры начала реакции 
должны оптимальным образом выбираться байпасы. Однако оп-

102--------------- ------------ -----------------------------------------------



тцмизация по нескольким переменнм^ 
задача. В то же время, на показатели 
влияет выбор суммарного байпаса д На"более cvuff^ 
моделью РЕАКТОРЗ, в к о т о р о Г в ^ ^ м у  мы 
ние суммарного байпаса 5  При фи°кИраетс« оптимальное значе 
0Т суммарного перед кажцьТм слоеМ Г яР“ аНны̂ °™ х байпасов 
версия оксидов углерода в ДМ Э макет,, ЗНачения в  кои 
температура начала реакции находится Г ? ’3 соотве^ щ"‘

Алгоритм расчета для модели РЕАКТпы  МОДели рЕАКТОР2
юшем. По модели РЕАКТОР2 выполняет™ Залючаетс* в следу-'
ряда равноотстоящих значений суммарного / 6'3™ Расчетов ^
чивается когда для трех последоваtZ hZ  J  0на » -
баипаса сум0, 5 ум 5  соответствующие значени”*™ суммарного 
садов углерода в ДМЭ Z  у  v значения конверсии ок-

дмэ<’ ̂ Дмэ2 Удовлетворяют условию
У < У > У
ЛЦМЭО ЛЦМЭ! ДМЭ2

Если шаг поиска достаточно мал, то 2?сум| — оптимальный 
суммарный байпас, а ХДМЭ1 — максимальная конверсия оксидов 
углерода в ДМЭ. На практике эту процедуру целесообразно вы­
полнить дважды: сначала со сравнительно большим шагом поис­
ка (например, 0,5 %), затем с малым, порядка 0,1 %, начав поиск

с VТаким образом, модель РЕАКТОРЗ позволяет выполнить рас­
чет реактора, определив при этом оптимальные значения суммар­
ного байпаса и температуры начала реакции.

На основе указанных моделей разработан комплекс программ 
на языке Паскаль. Все расчетные исследования, приведенные в 
следующем разделе, выполнены с помощью модели и программы
РЕАКТОРЗ.

Переходим к результатам расчетного исследования реактора 
синтеза ДМЭ на основе бифункционального катализатора. Сна­
чала укажем исходные значения технологических и конструктив- 
ных параметров. В качестве базы использовались условия агрегата 
синтеза метанола М-750. Однако принято, что синтез-газ («све- 
*ий» газ) получен по методу ТАНДЕМ, а не в трубчатой печи. В 
Табл. 2 приведены характеристики агрегата М-75 .

Функционал свежего газа указанного состава равен .
Данные по циркуляционному газу, пост п̂ающ  ̂ 3'

(на первый слой или в виде байпасов), приведены



г
Свежий газ

Т=  40,0 °С; Р =  76,5 ати; К =  182843,5 м-Учас "

Компонент % об. % мае. м3/ час кг/час

СО 18,910 46,717 34575,7 43216^5

С 0 2 10,323 40,071 18874,9 37068^4 '

н2 70,260 12,486 128465,9 11550^5

СН4 0,500 0,707 914,2 654,5

n 2 0,006 0,015 11,0 13,7

Аг 0,001 0,004 1,8 3,3

итого 100,000 100,000 182843,5 92506,9

Таблица 3

Исходная реакционная смесь

Т=  33,7 °С; Р — 87,0 ати; У= 1098276,9 м3/час

Компонент % об. % мае. м3/час кг/час

СО 5,232 18,732 57464,9 71826,0

с о 2 5,256 29,565 57722,5 113360,9

Н2 76,880 19,799 844356,1 75916,8

сн 4 10,957 22,468 120340,9 86150,3
N2 0,142 0,509 1561,8 1952,3
Аг 0,023 0,118 253,1 451,1
СН3ОН 0,017 0,068 182,2 260,5
Н 20 0,014 0,032 151,5 121,8
ДМЭ 1,479 8,709 16243,9 33393,9
итого 100,000 100,000 1098276,9 383433,6

Общий объем катализатора 125 м3, реактор состоит из 4 слоев 
(полок) равного объема. Объем одной полки 31,25 м3.

Объемная скорость W =  8786 ч ас1.
Предельно-допустимая температура катализатора Т  = 275 °С. 
Распределение давления в слоях Р (ати) и байпасов перед 

полками в % от суммарного байпаса В дано в табл. 4.



Распределение байпасов и давления в слоях
Таблица 4

Главный вопрос, который возникает при использовании би 
функционального катализатора, -  в каких пропГрцияхсмешГ 
вать катализаторы синтеза „ дегидратации м ^ н Г а  Яс“  
приЛдмэ дмэ 10°% ДМ Э не образуется. Поэтому сйце- 
ствует оптимальное значение объемного процента « з а т о р а  
дегидратации Лдмэ. Для его нахождения выполнена серия р ан е­
тов реактора синтеза ДМ Э на основе бифункционального ката-

т Г „ РГ „ а 7 и Г 1 -5 ДИаПаЗОНе ЗНаЧеНИЙ ̂  Р б 3 у л ь т а т ы  п р е д ‘

- -ДМЭ’ ' -
Рис. 1. Зависимость (в %) конверсии ок­
сидов углерода в ДМ Э Хт з  от объемного 
процента катализатора дегидратации Адмэ

И

Рис. 2. Зависимость (в %) конверсии 
оксидов углерода в метанол от 
объемного процента катализатора де­
гидратации Атэ

Рис. 3. Зависимость селективности S  
(в %) от объемного процента катали­
затора дегидратации Атэ
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Рис. 4. Зависимость температуры нача­
ла реакции (в °С) от объемного про­
цента катализатора дегидратации Атэ

Рис. 5. Зависимость суммарного бай- 
паса В^  (в % от общего расхода) 
от объемного процента катализато­
ра дегидратации Атэ

Проанализируем представленные графики. Зависимость 
Хт э—Лтэ проходит через максимум при Ат э  = 28%. Соответ­
ствующие показатели реактора представлены в табл. 5.

Таблица 5

ДМЭ, Адмэ. -̂ мет> S, Гнр, В суп,
% % % % °С %
28 15,633 43,430 35,990 219,7 43,9

Кривая Хмст — Лдмэ — падающая, за исключением небольшого 
начального участка. График S — Лдмэ возрастает, сначала резко, 
затем полого, и выходит на насыщение. Отметим в этой связи, что 
максимальное значение селективности из соображений стехио­
метрии 50%, а с учетом обратимости реакции дегидратации еще 
меньше. Температура начала реакции с ростом Атэ возрастает, а 
суммарный байпас падает, за исключением небольшого началь­
ного участка.

Хотя найденное оптимальное значение Лдмэ составляет 28%, 
целесообразно выбрать рабочее значение Лдмэ меньше оптималь­
ного. Дело в том, что при снижении Ацмэ уменьшится температу­
ра начала реакции и увеличится суммарный байпас. Это приве­
дет к увеличению срока службы катализатора и облегчит регу­
лирование работы реактора при снижении активности катали-
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производительности ректора л о Д М Э б ^ Г б Г ь "

""мы выбрали в качестве рабочего значения л paB„bIM ,&% „ 
дальнейшие расчеты выполнены с этим значением Показатели 
J актора длд указанного значения Адт  представлены втабТ б

Таблица б

/4дМЭ» Адмэ, ! Хт. 5, Тщ Всу„
- —  % ‘С %

18 15,258 44,924 33,964 217,1 44,9

Как видно из представленных данных, снижение конверсии 
оксидов углерода в ДМЭ при переходе от оптимального А .и.  к 
рабочему составляет 2%.

Подробная характеристика работы реактора с рабочим значе­
нием Ат э  =18% дана в табл. 7.

Таблица 7
Основые показатели работы реактора

Удельная производительность по ДМЭ, т/ч-м3 0,289

Производительность реактора, т /ч

по ДМЭ 36,13

по метанолу 23,73

по воде 24,34

Побочные продукты, т/т ДМЭ

метанол 0,66

вода 0,67

Производительность слоя по ДМЭ, % от общей

слой 1 10,24

слой 2 25,51

слой 3 30,34

слой 4 33,91
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Из этой таблицы следует, что для рассматриваемых уодо̂ Г 

удельная производительность реактора по ДМЭ составляет 0,3,, 
ч-м3. При этом на каждую тонну ДМЭ приходится около Oj т 
каждого побочного продукта — метанола и воды.

Как видно на рис. 6, температуры выхода из слоя — в диапазо 
не 272-275 °С, причем горячая точка соответствует последнее 
слою. Температуры входа в слой нарастают от 217 до 237 °С, п0. 
этому возрастают и средние температуры в слое.

зоо

1 слой 2 слой 3 слой 4 слой 

Рис. 6. Температуры на входе и выходе каждого слоя

Диаграмма концентраций метанола представлена на рис. 7. Из 
нее следует, что средние концентрации метанола в слоях 2—4 близ­
ки, а в первом слое примерно в 2 раза ниже.

2

1 слой 2 слой 3 слой 4 слой

Рис. 7. Концентрации метанола (% объемн.) на входе и выходе каждого слоя

Представляют интерес данные по вкладу каждого слоя в об­
щую производительность реактора (см. табл. 6 и рис. 8). Вклад в 
первом слое =10% и значительно меньше остальных слоев. Види-



■  1 слой

□ 2 слой

□  3 слой

□ 4 слой

Рис. 8. Круговая диаграмма вклада каждого слоя в общую производительность

Кроме того, были получены данные по распределению в слоях 
конверсий, селективностей и выходов по ДМЭ.

Результаты представлены на рис. 9—12. На рис. 9 послойное рас­
пределение конверсий оксидов углерода в метанол. Видно, что 
они примерно одинаковы, конверсия на выходе составляет 17— 
20%, однако максимальная конверсия в первом слое.

Конверсия СО и С 02 в метанол,%

Доля слоя катализатора

1 слой 
-о- 2 слой 
-Д- 3 слой 
- * - 4  слой

Рис. 9



На рис. 10 представлено послойное распределение сел^Г4 
ности. Видно, что селективность на выходе всех слоев кроме ̂  
вого примерно одинакова (41%), а селективность первого ^  
гораздо ниже (20%). 51
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На рис. 11 представлено послойное распределение выхода ДМЭ. 
Аналогично в конце второго и последующих слоев выход при­
мерно одинаков (7%), а для первого слоя — 4%.

Рис. 11



На рис. 12 представдетТначадьт~Г"___ ___ _____
для первого слоя. Видно, что в и Т Г'аст°к<Фиадй1— ----- —
дМЭ, а наоборот, его разложение?6 СЛОя «Дет не ̂  ДМЭ 
высокой начальной коьщентпап1 ^ °  0&ы,сняется Спяп Вание 
центрацией метанола (0 ,0 2 (Ш  „  Д М Э  ( М * )  и  ^ !  тельно 

Видимо, этим и объясняются НВ°ДЫ (0’° 13%). Й Кон'
-«по моя. изкие показатели раб07ъ, пер.

Выход дмэ
(конверсия СО и СО, в ДМЭ), %

0,000015
0,00001

£ 0,000005
(Т)“ 0
1штГ -0,000005R.ОX -0,00001
зсо -0,000015

-0,00002
-0,000025

К

1слой
Доля слоя катализатора (%)

Рис. 12
Выводы
Разработан комплекс моделей и программ расчета реактора 

синтеза ДМЭ на основе бифункционального катализатора.
Выполнено расчетное исследование показателей работы ука­

занного реактора с принятыми исходными технологическими 
параметрами.

• Найдено оптимальное значение объемного процента ката­
лизатора дегидратации метанола Лтэ равное 28%.

• С учетом влияния Адмэ на температуру начала реакции и 
долю суммарного байпаса рекомендовано рабочее значение объем­
ного процента катализатора дегидратации метанола Лтэ 18%.

• Выполнен детальный расчет реактора с указанным рабочим 
значением Лт э  равным 18%. Получены подробные характеристи­
ки реактора, включая:

— температуру, состав, расход на входе и выходе каждого слоя,
~~ конверсию оксидов углерода в метанол и ДМЭ, а также

селективность;



112
— оптимальный процент суммарного байпаса;
— общую и удельную производительность по целевому 

дукту — ДМЭ и побочным, метанолу и воде; ПР°'
— распределение производительности по слоям. 

Показано, что удельная производительность реактора по Лм
составляет 0,3 т/ч-м3. При этом на каждую тонну ДМЭ приход 
с я около 0,7 т каждого побочного продукта — метанола и во ? 
Производительность первого слоя по ДМЭ значительно ни* 
остальных. е
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КАТАЛИТИЧЕСКИЙ СИНТЕЗ 
а р о м а т и ч е с к и х  у г л е в о д о р о д о в  и з  а л к а н о в

С ~С5-КОМПОНЕНТОВ ПРИРОДНОГО ГАЗА- 
НАУЧНЫЕ ОСНОВЫ 

и ПЕРСПЕКТИВЫ ПРАКТИЧЕСКОЙ РЕАЛИЗАЦИИ

Анализ добычи и потребления углеводородного сырья в Рос­
сии свидетельствует о возрастающем дефиците моторных топлив 
различного назначения и других ценных химических продуктов, 
получаемых из нефти и газа. Возникшая ситуация связана как с 
трудностью увеличения добычи нефти, так и с отсутствием высо­
коэффективных процессов, обеспечивающих глубокую переработку 
невоспроизводимых природных ресурсов.

Разработка и ввод в эксплуатацию новых газовых и газокон­
денсатных месторождений сопряжена с острой проблемой раци­
онального использования сопутствующей основному добываю­
щемуся сырью фракции парафинов С2—С5. До настоящего вре­
мени большая часть углеводородных газов используется в каче­
стве технологического или бытового топлива, имеют место и по­
тери при транспортировке и сжигание на факелах. В результате не 
только безвозвратно теряется ценное химическое сырье, но и 
постоянно ухудшается экологическая обстановка в регионах до­
бычи нефти, природного газа и газового конденсата. Очевидно, 
что оптимальное решение указанных проблем связано с комп­
лексной переработкой всех углеводородных компонентов природ­
ного и попутного газов, газового конденсата и компрессата, а так­
же отходящих газов нефтехимических производств на основе со­
здания малоотходных и, следовательно, экологически чистых про­
цессов получения ценных химических продуктов из углеводоро­
дов С2—С5. При этом основное место должно принадлежать ката­
литическим процессам.

Особый интерес представляет одностадийный каталитичес­
кий синтез ароматических углеводородов из низкомолекулярных 
парафинов. Этот путь получения соединений ароматического 
ряда — ценных полупродуктов для производства полимеров, син 
Этических волокон, красителей и фармпрепаратов — является
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альтернативой процессу каталитического риформинга нефт 
фракций. Его практическая реализация создаст предпосыл/^ 
для существенной экономии углеводородов нефти, так и ^  
фективного использования сравнительно дешевых параф* 
С2—С5 в качестве сырья для получения ценных химически 11
ществ различного назначения. Ве*

Природный газ и попутные нефтяные газы содержат к 
метана парафины С2—С5. В табл.1 в качестве примера прив 
состав широкой фракции легких углеводородов одного из Гп 
Тюменской области. Кроме того, в нефтезаводских газах до 4п<* 
приходится на долю олефинов С2— С4. 0

Таблица 1
Широкая фракция легких углеводородов (ШФЛУ)

ГПЗ г. Нягань Тюменской обл.

1 CH4 с2н6 с3н8 изо-
С4Н10

н-
C4H10

изо-
С5н12

н-
С5Н,2 ZC6H,4 N2 С02

39,1 | 16,9 20,8 6,1 9,8 1,6 1,6 0,8 0,7 2,6

Исследования каталитических превращений низкомолекуляр­
ных углеводородов уже давно ведутся во многих научных центрах 
как у нас, так и за рубежом. Особенно интенсивно они стали раз­
виваться после разработки методов синтеза высококремнезем­
ных цеолитов семейства пентасила. Это цеолиты ZSM-5, ZSM-11, 
отечественные аналоги — цеолиты марок ЦБК, ЦВМ, ЦВН и 
др. [1—3]. Пентасилы имеют необычную структуру. Основу их кар­
каса составляют пятичленные кольца, образованные преимуще­
ственно кремнийкислородными тетраэдрами. Соотношение кон­
центраций кремния и алюминия в пентасилах варьируется от 15 
до нескольких тысяч. Синтезированы пентасилы, названные си- 
ликалитами, которые вообще не содержат алюминия и представ­
ляют собой кристаллический диоксид кремния [1,2]. Своеобра­
зие синтеза пентасилов состоит в том, что гидротермальную кри­
сталлизацию алюмокремнегеля проводят в присутствии различ­
ных органических соединений (темплатов). В ходе синтеза пентаси- 
лов по мере роста кристаллов молекулы органических т е м  платов 
внедряются в твердую фазу и обеспечивают стабилизацию це°' 
литной структуры. Пористая структура пентасила ZSM-5 включает

4LШъШШШтгштат



как прямые (0,54x0,56 нм), так и синусоиляп 
^налы. ДаЛЬНЫе (0.51x0,55 нм»

Одной из важнейших особенно™ - 
сгвия пентасилов является их способн0̂ ? ТаЛитиче‘*оГО дей 
«„молекулярных углеводородов в вы сокой ПревРа^ н и ю  низ 
нИя. На рис. 1 приведена схема, Демонсто!ш^^ЛЯрные с°едт*е- 
ты можно получить из газообразных vrff 3* К£*ие прод™

Олефины С,—Са в з в в н с н ^ ™  н,
» »  ' превратить либо ,  сиесь а л Е ™ ." Р0МДЯ"м 
дов состава С 6 С |0 (в основном изопарафин™? углев°Доро- 
рат ароматических углеводородов, главн ьш Т  ЛИб° в ^нцент- 
„ ксилолы. Газообразные парафи„ы прГтеш епГ”  беН30л> ™уол 
превращаются в ароматические У гл е в о д о р о т Т п ^  СВЫШе 500 °С

300—400°С 
Олефины С2— С4 ------- >

Алифатические углеводороды 
состава С6—  С,0

450—550°С ------- ►
R = Н, СН„ С2Н5 
R' = СН,

550—600°С
Парафины С2—  С4 ------------ ► Ароматические углеводороды

состава С6— С10

Рис. 1. Схема превращений низкомолекулярных олефннов 
и парафинов на пентасилах

Рассмотрим результаты термодинамических расчетов. В табл. 2 
приведены рассчитанные значения температур, при которых сво­
бодные энергии Гиббса A G° реакций ароматизации и дегидри­
рования алканов становятся равными нулю. Из этих данных еле 
ДУет, что превращение этана, пропана и я-гексана в бензол тре у 
ет гораздо более низких температур, чем их дегидрирование, е 
3Ультаты расчета конверсии и равновесного состава проду
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превращения этана (табл. 3) показывают, что для протекания аРо. 
матизации низших алканов необходимы температуры выше 400 °С. 
При этом желательно свести к минимуму побочные реакции, 
кие как крекинг, коксообразование.

Таблица 2
Температуры (в °С) образования бензола и олефинов 

из различных алканов с Д(7° =  0 [4]

Алкан Бензол Алкены

Метан 1075 1350 (С2Н4)

Этан 575 774 (С2Н4)

Пропан 450 655 (С3Н6)

н-Гексан 320 757 (С6Н12)*

* 2-М етилпентан

Таблица 3

Влияние температуры на равновесную степень превращ ения 
и равновесный состав продуктов реакции аром атизации этана

Реакция Т,°С Х,%
Состав при равновесии, мае. %

С2Н6 СбНб Н2 СИ»

427 79,6 20,4 50,1 6,4 23,1

4С2Н6 S  СеНб + 2СН4 + 5Н2 527 94,6 6,4 59,5 7,6 27,5

627 98,4 1,6 61,9 7,9 28,6

В первых работах по ароматизации низших парафинов по ана­
логии с классической С5- и С6-дегидроциклизацией применили 
нанесенные металлические катализаторы риформинга. В присут­
ствии этих систем селективность образования ароматических уг­
леводородов не превышала 20%. Кроме того, катализаторы быст­
ро дезактивировались в результате интенсивного образования 
продуктов уплотнения [5, 6].

Совсем иная картина наблюдалась при превращении газооб­
разных парафинов в присутствии пентасилов. Своеобразие этих 
цеолитов состоит в том, что о т  после декатионирования, то есть
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лподной форме, даже без добавления кяТ^ГТГ!-------- -----

9 Способны к ароматизации парафинов С,—С .'с  w l ! ! * 0™  ’
р°® i  30%- Д™ Увеличения селск™вности ароматизации . S Becb‘ 
^эффективным оказалось химическое и термическое модГфи 
кование пентасилов. Химическое модифицирование включало 
'ведение в цеолитную матрицу ионов металлов (в том числе изо- 
".пофное замещение атомов А1 в каркасе), а термическое моди- 
Г/иИРОвание -  высокотемпературную обработку декатиониро- 

нных и металлсодержащих пентасилов воздухом, водородом или 
дяным паром, что позволило регулировать соотношение кон­

центраций протонных и апротонных кислотных центров и 
соответственно степень превращения исходных парафинов по 
различным направлениям.

Глубина и селективность превращения низших алканов на 
модифицированных пентасилах зависят от многих факторов. По­
мимо состава каркаса и условий проведения реакции важное 
значение имеют природа элемента-модификатора и его концен­
трация, способ введения промотора и локализация ионов и кла­
стеров металлов в определенных элементах структуры цеолита, а 
также условия предварительной обработки катализаторов. К ос­
новным способам приготовления модифицированных пентасилов 
относятся ионный обмен, пропитка растворами соответствующих 
солей и изоморфное замещение каркасных атомов алюминия с 
получением ферросиликатов, боросиликатов, галлосиликатов и 
галлоалюмосиликатов со структурой пентасила. Кроме того, все 
шире применяется твердофазный метод взаимодействия оксидов 
металлов (цинка или галлия) с цеолитной матрицей. В результате 
топохимической реакции происходит диспергирование фазы ок­
сида и внедрение катионов или кластеров элемента-модифика­
тора в каналы цеолита.

В качестве модифицирующих добавок применяли различные 
металлы. В результате проведенного скрининга потенциальных 
промоторов ароматизации (Си, Zn, Cd, редкоземельных элементов, 
Al, Ga, In, Sn,V, Cr, Mo, Co, Ni, Fe, Pt) установлено, что наибольшим 
положительный эффект дает модифицирование платиной,
КОМ, кадмием и галлием. В табл. 4 приведены з н а ч е н и я  селективно­
сти ароматизации изобутана при 550 С на различ 
Держащих пентасилах.
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Селективность ароматизации изобутана при 550°С 
на м одиф ицированны х пентасилах

Таблица

Модификатор

■S'ap* % 29,4

Al
34,8

In

41,1

Pt

43,5

Zn

48,0 56,0

* Декатионированный пентасил с Si/Al — 20

Варьирование условий проведения реакции (температуры, вре­
мени контакта, парциального давления реагентов) позволило 
определить оптимальные параметры ароматизации. В присутствии 
любой из изученных каталитических систем превращение пропа­
на становится заметным при более высоких температурах (>500°С), 
чем превращения изобутана и я-пентана (350—450°С) (рис. 2). На 
Zn- и Ga-пентасилах температура начала ароматизации на 100- 
150°С ниже, чем на Н-форме.

О влиянии состава каркаса, то есть соотношения концентра­
ций кремния и алюминия, можно судить, рассмотрев рис. 3, на 
котором приведены данные для пентасилов с Si/Al = 20 и 140. 
Селективность образования ароматических углеводородов на де- 
катионированных и галлийсодержащих пентасилах существенно 
зависит от содержания алюминия в каркасе — чем больше алю­
миния, тем селективнее протекает ароматизация. В отличие от этого 
селективность действия цинксодержащих пентасилов малочувстви­
тельна к изменению состава каркаса.

Способ приготовления цинковых пентасилов также не оказы­
вает большого влияния на активность и селективность. В табл. 5 
приведены результаты изучения ароматизации этана на катали­
заторах, приготовленных методами пропитки и твердофазного 
модифицирования. Из этих данных следует, что конверсия этана, 
выход ароматических углеводородов и селективность их образо­
вания практически не зависят от способа введения цинка в пен­
тасилы. При этом такая закономерность сохранялась для цеоли­
тов с различной концентрацией алюминия в каркасе ( Si/Al = 15, 
28 и 45). В табл. 6 приведены результаты расчета величин констант 
скорости общего превращения изобутана и начальных ско р о стей  
ароматизации на Zn-содержащих пентасилах, приготовленных 
методами гидротермального синтеза (введение цинка в реакци­
онную смесь в ходе кристаллизации), пропитки и твердофазного



^ф ииирования. Судя по полученным данным, некоторое пре- 
и ество имеют образцы полученные твердофазным методом-

о'рость ароматизации изобутана была выше примерно в 1,7 раза'

60

&40<п
о 20
3(0

Ga-сод.

450 500 550 600 Т,°С 400 500 600 Т,°С 350 450 550 Т,°С

Рис. 2. Изменение выхода продуктов ароматизации пропана (1), изобутана (2) 
и и-пентана (3) в зависимости от температуры

Рис. 3. Сравнение селективности ароматизации изобутана 
на модифицированных пентасилах

Таблица 5

Ароматизация этана на Z n -содержащих пентасилах с различным 
составом каркаса ([Zn] =  5 мас.%, 600°С, 450 ч '1) [8]

Способ 
__ приготовления Si/Al Конверсия, % Выход АрУ, % Селективность, %

15 51,5 23,7 46,0

Пропитка 28 51,3 24,0 46,8

45 57,2 26,1 45,6

15 58,2 24,2 41,6

Твердофазное A S  С 9? 9 49,2
модифицирование 28 46,5

45 55,0 25,1 45,6



Ароматизация изобутана при 550°С на Zn-пентасилах (Si/AI = щ  (9|
TaS a 6

Способ
приготовления

Г идротермальныи
синтез

Пропитка Т®еРДофазное'^''>]
модифицировав

МО3, с 5,2 5,2 16  ^

VV.p-105, моль/ст 1,8 2,2 3,1

В случае галлийсодержащих систем метод приготовления игра- 
ет решающую роль. Наиболее активные и селективные катализа­
торы получены при изоморфном замещении каркасных атомов 
галлием. Это галлоалюмосиликаты и галлосиликаты [10, 11]. 
рис. 4 приведены результаты изучения каталитических свойств 
этих цеолитов в ароматизации пропана. Оказалось, что присут­
ствие даже сравнительно небольшого количества алюминия 
(0,5%) вызывает заметный рост активности и селективности ка­
тализатора. Оптимальная концентрация оксида галлия в галлоа- 
люмосиликатах определяется количеством алюминия в каркасе: 
для образцов, содержащих 0,5% алюминия, необходимо около 2,5% 
Ga20 3, а для катализаторов с 1,5% алюминия достаточно 1% ок­
сида галлия.

Весьма значительный эффект синергизма обнаружен при изу­
чении биметаллических пентасилов, содержащих галлий и плати­
ну. Рис. 5 иллюстрирует изменение основных параметров арома­
тизации этана при совместном действии галлия и платины. Вид­
но, что достаточно ввести в платинусодержащий пентасил от 0,3 
до 0,5% галлия и катализатор становится весьма активным и се­
лективным. Другой пример — ароматизация нормального бутана 
на платинусодержащем галлосиликате (рис. 6). Приведенные дан­
ные показывают, что в этом случае селективность ароматизации 
достигала 75% при 550 °С.

Очевидно, что рассмотренные выше факторы, влияющие на 
каталитические свойства модифицированных пентасилов, непос­
редственно связаны со свойствами их поверхности. В первую оче­
редь это относится к формированию кислотных центров различ­
ной природы, их силе и стабильности и, что особенно существен­
но, к локализации активных центров в структуре цеолитов и их 
возможной эволюции при воздействии реакционной среды и 
различных термообработках.
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Рис. 5. Ароматизация этана на Ga-Pt-пентасилах (600 С, 450 ч )

Важную роль в адсорбции " ^ Д г о ч и ^ г а ш е  1сс’ледова- 
рают кислотные центры цеолитов^ носителями кислотном 
ния химии поверхности показали, иентры бренстедовско- 
Функции в цеолитах являются кислот (низкокоординиро-
го (гидроксильные группы) и люисов или 0бменные ка-
ванные решеточные и внерешеточны бренстедовских В и
тионы) типов. Соотношение к о н ц е н т р qt СТруктуры цеоли- 
льюиеовских L кислотных центров за® ти гидроксильного
тов, состава каракаса, термической стабильно



Рис. 6. Зависимость выхода ароматических углеводородов (а) и селективности 
ароматизации «-бутана (б) от температуры на ГС (1) и P t/Г С  (2) [12]

покрова и химической природы веществ, используемых для мо­
дифицирования поверхности цеолитов [15].

ИК-спектроскопическое исследование адсорбции различных 
молекул-зондов и анализ спектров в области валентных колеба­
ний гидроксильных групп пентасилов позволили выявить специ­
фику их кислотных свойств и получить новые данные о распреде­
лении В- и I -центров в структуре. В соответствии с результатами 
квантово-химических расчетов силовых констант ОН-связей для 
кластеров H2Si20 7 и HSiA107 частоты валентных колебаний гид­
роксильных групп в цеолитах v(OH) могут изменяться от 3400 
до 3800 см-1 [16]. Согласно многочисленным экспериментальным 
данным [13, 17], для цеолитов различных структурных типов ха­
рактерны три основные полосы поглощения (ПП) — при 3700, 
3610 и в области 3640—3660 см-1, соответствующие ОН-группам 
трех типов. Наиболее высокочастотную полосу относят к слабо­
кислотным силанольным ОН-группам, а две другие — к изоли­
рованным мостиковым гидроксилам, обладающим свойствами 
сильной кислоты Бренстеда. В ИК-спектрах пиридина, адсорби­
рованного на Н-пентасилах, центры характеризуются ПП при 
1550 см"1 (пиридиний-ион), а L-центры — ПП при 1449 см (ко­
ординационно-ненасыщенные атомы А1).

Влияние модифицирования металлами на кислотность и рас­
пределение активных центров пентасилов наиболее подробно 
исследовано на примере образцов серии ЦВН [12]. В эти цеолиты 
металлы (Ni, Со, Zn, Cd, G a) вводили как традиционным методов
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10Питки, так И В ходе гидротермального синтеза в с л а б о »  
" среде- Кроме того, изучено изменение кислотных свойств J e l  
"Йлов при изоморфном замещении алюминия галлием (галло-

аты, галлоалюмосиликаты).
основании спектральных данных нам удалось установить 

,Т0 В результате модифицирования никелем, кобальтом, цинком’
1мием или галлием формируются новые апротонные кислот­
ные центры, которые адсорбируют пиридин значительно проч- 
" чем L-центры исходного цеолита, представляющие собой ка­
тионы А13+- В ИК-спектрах адсорбированного пиридина i -цент- 
рам, содержащим атомы модификаторов, соответствуют ПП в об- 
пасти 1453—1462 см 1 [2, 9, 12]. Сила этих центров зависит от при­
роды введенного катиона, а их стабильность определяется воз­
можностью изменения его заряда под действием восстановитель­
ной среды. Если катион способен восстанавливаться (как, напри­
мер, Ni2+), то после обработки водородом апротонный катионный 
центр исчезает. Для трудновосстанавливаемых катионов (Со2+, 
Zn2+) такое воздействие не приводит к каким-либо изменениям 
спектров и, очевидно, не влияет на структуру и концентрацию 
образующихся Z-центров. Более того, в некоторых случаях обра­
ботка водородом необходима для формирования сильных апро- 
тонных кислотных центров. Это относится к катализаторам, при­
готовленным механическим смешением цеолитной матрицы с ZnO 
[18] или Ga20 3 [ 19], а также галлосиликатам и галлоалюмосилика- 
там со структурой пентасила.

Этапы формирования Z-центров Ga-пентасилов исследованы 
методом ИК-спектроскопии в сочетании с изучением свойств 
поверхности методами РФЭС, ЭПР и ЯМР. Апротонные галлий­
содержащие центры характеризуются в ИК-спектрах адсорби­
рованного пиридина ПП при 1462 см'1 [19, 20]. В состав этих цен­
тров входят внекаркасные атомы Ga, причем механизм их форми­
рования зависит от способа синтеза и модифицирования катали­
заторов. При приготовлении катализаторов пропиткой цеолит­
ной матрицы раствором G a(N 03)3 основная часть галлия не про­
никает в каналы, а локализуется преимущественно на внешней 
поверхности цеолитных кристаллов. Очевидно это связано с оль 
Шим Радиусом сольватной оболочки катионов Ga и с_^е 
^этическими затруднениями, возникающими при 
3°лированных отрицательных зарядов решетки пол
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ми катионами. После обработки таких катализаторов в в о с с т ^  
вительной среде часть галлия мигрирует с внешней поверхНосТ[1 
вглубь кристаллов (табл. 7).

Таблица 7
Изменение поверхностной концентрации галлия 

в зависимости от условии обработки Ga-пентасила, 
приготовленного пропиткой Si/Al — 20

124____________ ___________________________________________________________

Условия обработки
Ga 2рт Содержа ниie Ga, мас.%

Si 2/7 РФЭС* ААС**

Воздух (450°С) 0,018 1,92 1,51

Воздух (450°С) + Н: (500°С) 0,009 0,92 1,51

10 циклов реакции-регенерации 
(ароматизация н-бугана при 550°С)

0,010 0,99 1,51

* Рассчитано из соотношения Ga 2p3/2/Si 2р 
** По данным атомно-абсорбционного анализа

Важная особенность формирования активных галлиевых цен­
тров — это способность катионов Ga3+ восстанавливаться до со­
стояния Ga+. На рис. 7 показано, как формируются галлиевые цен­
тры и как различается активность катализаторов с галлием на 
внешней поверхности и в каналах. Приведенные спектры РФЭС 
подтверждают образование катионов Ga2+ и Ga+. После обработ­
ки катализатора водородом или после проведения нескольких 
циклов реакции-регенерации в спектре было обнаружено уши- 
рение линии Ga 3d. Деконволюция этой уширенной линии по­
зволила обнаружить дополнительный пик, который был припи­
сан восстановленному состоянию галлия. Такой катализатор про­
явил повышенную активность в ароматизации пропана.

Введение платины в галлийсодержащие пентасилы приводит  
к увеличению скорости и глубины восстановления галлия до со­
стояния Ga+. С помощью метода РФЭС исследовано влияние тем­
пературы обработки платиногаллиевого пентасила водородом на 
электронное состояние галлия (рис. 8). По мере повышения тем­
пературы водородной обработки доля катионов Ga+ заметно воз­
растает.
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Рис. 7. Формирование активных центров в Са-содержащих катализа р- 
ароматизации низших углеводородов



Рис. 8. Влияние температуры обработки Pt-Ga-пентасила 
на электронное состояние галлия:

I — 450 °С, воздух; II — 430 °С, водород;
III — 480 °С, водород; IV — 550 °С, водород

На основе полученных экспериментальных данных и совре­
менных представлений о путях превращения насыщенных угле­
водородов на кислотных катализаторах мы можем высказать не­
которые суждения о механизме каталитического действия дека- 
тионированных и модифицированных пентасилов в ароматиза­
ции низших парафинов. На рис. 9 показано распределение основ­
ных продуктов превращения изобутана на Н-форме пентасила и 
галлийсодержащем катализаторе.

Сравнение динамики образования продуктов на гал л и й содер ­
жащем пентасиле показывает, что ароматизация представляет со­
бой совокупность последовательных и параллельных реакций, пер­
вая из которых — это образование ненасыщенных углеводородов. 
Экстремальный характер изменения выхода бутенов свидетель­
ствует о том, что именно эти углеводороды являются п ерви чн ы ­
ми продуктами реакции.

Анализ кинетических данных приводит к выводу о различном 
механизме образования ненасыщенных углеводородов из низших 
парафинов на водородной форме и на металлсодержащих пента­
силах. В случае декатионированных пентасилов основной реакци­
ей, приводящей к образованию олефинов, является крекинг, при-
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Рис. 9. Распределение продуктов превращения изобутана 
при 550 °С на Н-пентасиле и Ga-пентасиле:

1 — АрУ; 2 — пропан; 3 — бутены

чем в результате быстрого перераспределения водорода эти оле- 
фины превращаются в соответствующие алканы. Например, на 
декатионированном пентасиле при конверсии около 20% изобу­
тан с селективностью более 60% превращается в пропан. В отли­
чие от этого на модифицированных пентасилах олефины образу­
ются в основном путем дегидрирования исходных парафинов и 
лишь в небольшой степени за счет крекинга.

Каталитическая активность декатионированных пентасилов 
обусловлена наличием сильных бренстедовских кислотных цент­
ров. Эти центры ответственны за крекинг исходных парафинов, 
олигомеризацию образующихся олефинов и их частичное рас­
щепление и за циклизацию ненасыщенных интермедиатов.

Здесь уместно напомнить о современных представлениях от­
носительно ароматизации низкомолекулярных олефинов. Обще­
принято, что адсорбция и последующие превращения этих угле- 
в°Дородов на цеолитах происходят с участием кислотных гидро­
фильных групп и сопровождаются промежуточным образовани- 
ем карбокатионов [14,15,21]. ____ _
Примере п СХ6Ма °бразования ароматических углеводородов на 
Исходят РОпилена приведена на рис. 10. Здесь показано, как про- 
тсрмедиа̂ 0ст Углеродной цепи, образование полиенильных ин-

013 и их циклизация и ароматизация.



128_________ ____________________________________
Модифицированные пентасилы представляют собой биф^Г 

циональные каталитические системы, в активность которых вНо 
сят вклад как протонные центры цеолитнои матрицы, так и лью. 
исовские кислотные центры, содержащие атомы элемента-моди. 
фикатора (рис. 11). Эти сильные льюисовские центры способны,; 
отрыву гидрид-ионов от молекул низших парафинов. Образую, 
щиеся олефины далее превращаются в димеры на протонных 
кислотных центрах. Льюисовские центры могут также участво- 
вать в стадии отрыва гидрид-ионов от молекул низших олефинов 
с образованием высокореакционных промежуточных соединений 
с аллильной структурой.

В свою очередь ароматические углеводороды могут образоваться 
как из молекул более высокомолекулярных олефинов, так и в 
результате непосредственного взаимодействия двух аллильных 
интермедиатов с одновременным отщеплением молекулы водо­
рода.

Итак, подчеркнем еще раз один из наиболее существенных 
выводов из полученных результатов. Основой механизма катали­
тического действия модифицированных пентасилов в аромати­
зации низших парафинов является участие сильных льюисовских 
кислотных центров, содержащих атомы металлов, в дегидрирова­
нии насыщенных молекул. Каждый из исследованных катализа­
торов имеет свои особенности, связанные в первую очередь с 
локализацией активных центров в структуре, их силой и элект­
ронным состоянием металлов-модификаторов. Кроме того важ­
ное значение имеет соотношение числа льюисовских и бренсте- 
довских кислотных центров, обусловленное составом каркаса и 
внекаркасного окружения.

Подводя научные итоги проведенного исследования, необхо­
димо в первую очередь отметить, что определены наиболее перс­
пективные каталитические системы — цеолиты семейства пен­
тасила. Во-вторых, к настоящему времени сформировались пред­
ставления о механизме каталитического действия этих систем в 
превращениях низших парафинов и олефинов. Предложены ста­
дийные схемы реакций, в которых учитывается взаимодействие 
молекул субстратов с кислотными центрами различной приро­
ды. Наконец, детально исследованы процессы формирования ак­
тивной поверхности цеолитных катализаторов и в ряде случаев 
определена структура активных центров.
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Рис. 10. Стадийная схема протонирования и дальнейших превращений пропилена 
в ароматические углеводороды на пентасилах [22]
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■ " С м о т р и м  далее возможные перспективы практической 
лизации исследованных реакции. На рис. 12 показано, „3 ^  
сырья можно получать ароматические углеводороды. Дтя вСех J  
реакций различными зарубежными фирмами, а также и р0с 
скими организациями предложены варианты технологических ту, 
цессов получения ценных химических продуктов. Степень прор, 
ботки этих вариантов различна. Есть уже внедренные в промцц, 
ленность процессы, такие к ак  дегидрирование парафинов С ^ с  
(процесс «Олефлекс»), получение синтез-газа из метана, синтез 
метанола и парафинов С5+ из СО и водорода.

Несколько предложенных для реализации в промышленных 
условиях каталитических процессов переработки газообразного 
углеводородного сырья основано на применении цеолитов се­
мейства пентасила (процессы MOGD, «M2-forming» и «Cyclar»).

Процесс MOGD (Mobil Olefine to Gasoline and Distillate), раз­
работанный фирмой «Mobil Oil», предназначен для переработки 
газообразных олефинов в высокооктановый бензин и дизельное 
топливо [23]. Он основан на использовании декатионированных 
пентасилов в качестве катализаторов олигомеризации легких оле­
финов. Процесс отличается гибкостью технологии, которая обес­
печивает переработку различных видов сырья — от этилена до 
углеводородов с температурой кипения 200°С — и получение либо 
бензина, либо реактивного или дизельного топлива. Кроме того, 
процесс MOGD можно использовать в производстве синтети­
ческих топлив в комбинации с процессами Фишера — Тропша 
или конверсии метанола в олефины.

Процесс «M2-forming» предлагается проводить на декатиони­
рованных пентасилах при 7>500°С и Р=  1—20 атм [24]. Сырьем 
служит широкая фракция олефинов и парафинов С — С8, содер­
жащая до 15% нафтенов. В отличие от процесса MOGD в услови­
ях процесса «M2-forming» все углеводороды кроме этана превра­
щаются в ароматические углеводороды.

Ароматизация сопровождается реакциями крекинга и пере­
распределения водорода, вклад которых увеличивается с повы­
шением температуры.

Для синтеза ароматических углеводородов из парафинов 
С3—С4 фирмами «British Petroleum» и «Universal Oil Products» пред­
ложен процесс «Cyclar» [25]. В этом процессе применяется селек­
тивный катализатор на основе модифицированных пентасилов.
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Рис. 12. Каталитические превращения газообразных углеводородов

Непрерывную регенерацию катализатора осуществляют посред­
ством его циркуляции между реактором и регенератором. В каче­
стве сырья используют либо индивидуальные пропан и бутаны, 
либо из смеси. По данным разработчиков процесса, на установке, 
перерабатывающей я-бутан, выход ароматических углеводородов 
достигал 67,5% (в расчете на превращенное сырье), а выход водо­
рода — 5,5%. Известно, что еще в 1990 г. в Шотландии была вве­
дена в эксплуатацию опытная установка мощностью около 200 
кубометров в сутки.

Аналогичный «Сайклару» процесс «Алифар» разрабатыва­
ли в НПО «ВНИИнефтехим» с участием сотрудников Института 
органической химии им. Н.Д. Зелинского РАН.

В заключение необходимо подчеркнуть, что проблема раци­
онального использования газообразного углеводородного сырья 
До настоящего времени в полном объеме не решена. А между тем 
возможности для ее решения есть. Наука это подтверждает.
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Гайдай Н.А. (ИОХ „м.

ДЕГИДРИРОВАНИЕ НИЗШИХ 
дЛПАНОВ -  КОМПОНЕНТОВ ПРИРОДНОГО ГАЗА

0 веДеНие
Прямая конверсия низших алканов С2- С 4 является одной из

перспективных проблем в химической промышленности т к пред
полагает использовать в качестве сырья природный газ. Получа­
ющиеся при дегидрировании олефины являются сырьем для раз­
личных химических производств. Очевидно в последующие годы 
спрос на пропен и изобутен будет расти и возникает проблема 
расширения существующих мощностей. Во время Второй миро- 
вой войны каталитическое дегидрирование н-бутана на алюмо- 
хромовых катализаторах было осуществлено в промышленном мас­
штабе. Полученные бутены затем димеризовались в октены, при 
гидрировании которых получалось высокооктановое авиацион­
ное топливо. Этот процесс был развит и внедрен одновременно в 
Германии и США фирмой ЮОР.

Реакция дегидрирования низших алканов на оксиднохромо­
вых катализаторах сопровождается значительным коксообразова- 
нием, поэтому в процессе используется несколько реакторов, часть 
из которых работает для дегидрирования, а другая часть находит­
ся на регенерации. Регенерация необходима еще и потому, что в 
результате сгорания кокса накапливается тепло, используемое в 
эндотермической реакции дегидрирования. Длина общего реак­
ционного цикла составляет 10—20 мин. В 1980 г. алюмохромовые 
катализаторы были применены фирмой «Гудри» для дегидриро­
вания пропана в пропен и изобутана в изобутен. Этот новый про­
цесс, названный «Катофин» [1], также проводился короткими цик­
лами. В 1959 г. альтернативный процесс, использующий алюмо- 
хРомовые катализаторы для дегидрирования //-бутана, был вне- 
дРен в Советском Союзе [2]. Процесс проводился в кипящем слое 
и имел невысокую селективность по олефинам. спользован 
^ атиновых катализаторов, работающих в стационарном ело »
Г и Г НИЗИТЬ температуру и повысить селекттнос

Дрирования в олефины. Начиная с 1980 . ТРХНОлогии 
вотированны е платиновые катализаторь



' I

«Олефлекс» для получения пропена и изобутена [3-5]. к а 
заторы могут работать длительное время без остановки на Рег' 
нерацию с высокой активностью и селективностью.

Некоторые показатели промышленных процессов дегиДри 
рования углеводородов С3—С4 приведены в табл. 1.
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Табли|Ца
Получение олефинов С3- С 4 дегидрированием парафинов 

на платиновых и оксиднохромовых катализаторах

Процесс «Олефлекс» 
фирмы ЮОП

Процесс 
«Катофин» 

фирмы «Гудри»

ПроцессТ^ 
кипящем слое

Катализатор платиновый оксидно:хромовый

Режим (слой) подвижный стационарный кипящий

Исходный
углеводород

пропан изобутан пропан «-бутан

Продолжитель­
ность реакцион­

ного цикла
280 ч 5—7 мин 5—10 мин

Срок службы 
катализатора

не менее 1 года
не более 
120 сут

Конверсия, масс.% 40 50 42

Селективность,% 90 92 66 80

Прямое дегидрирование алканов С3— С5 
на платиновых катализаторах
Институт органической химии им. Н.Д. Зелинского РАН зани­

мался разработкой активных платиновых катализаторов для про­
цесса дегидрирования алканов С3—С5 [6—16]. На первом этапе 
были найдены оптимальные концентрации платины и промото­
ров в бинарных катализаторах. В табл. 2 приведены интервалы из­
менения концентраций промоторов и их оптимальные концент­
рации для алюмоплатиновых катализаторов, содержащих 0,35 вес. % 
Pt, в реакции дегидрирования изобутана. Для изучения промоти­
рующих эффектов в алюмоплатиновых катализаторах, содержа­
щих оптимальные концентрации промоторов, были применены 
кинетические методы. Кроме этого, для изучения механизма про*



гса использовали также изотопные и нестационарные метоп,, 
“еС показано, что все изучаемые реакции протекапип 
*еской области. Реакционные смеси анализировали хромат"™' 
I  ч е с к и .  Изучение кинетики основной и побочных р е а к ц и й '

,ЛИ В цельнопаянои проточно-циркуляционной б е зф а д Г -  
5  у с т а н о в к е  при атмосферном давлении в  присутствии водо- 
пода- Хотя водород и приводит к  смещению равновесия в  неже- 
чтельную сторону, дегидрирование пропана и изобутана в тех­

н о л о г и и  «Олефлекс» проводят в  присутствии водорода, что спо­
с о б с т в у е т  увеличению селективности и стабильности процесса.

Таблица 2
Концентрации промоторов в алюмоплатиновых катализаторах 

(0,35% Pt/y—А120 3) дегидрирования изобутана

Промотор Интервал изменения концентраций Оптимальная
концентрация

вес.%

Cu 0
 

Ъ) 1 о 1,0

In 0,2—4,0 2,0

Ge 0,5—3,0 2,0

Sn 0,02—4,0 2,0

Pb 0,25— 3,0 0,5

Se 0,05— 2,0 0,1

В табл.З приведены значения скоростей дегидрирования изо­
бутана r/у, селективностей образования изобутена £и  стабильно­
стей катализаторов.

Как видно, самым активным и селективным катализатором яв­
ляется алюмоплатиновый, содержащий 2% олова. В указанных ус­
ловиях он активнее непромотированного ал юмопл ати нового ка­
тализатора в 34 раза. При отнесении скорости реакции к одному 
поверхностному атому платины это соотношение увеличивается.

повышением температуры различие становится еще олее зна 
Отельным. Ряды активности и селективности оказываются оди
Новыми: „ с

Pt < Pt-Cu -  P t-S e < P t-G e < Pt-Pb < Pt' ln < Pt Sn’
® стабильность увеличивается в следующем ряду.
Pt < Pt-Se < P t-C u  < P t-G e -  Pt-Pb < < Pt S"'



1

Характеристики алюмоплатиновых катализаторов

дегидрирования изобутана при Р^и = Рц = 0,5 атм, 540°С х4 10 2 ’ =0,j5

Промотор

Си

Скорость реакции 
r/у* ммоль/уч

8,9

27,0

Селективность
S

0,74

0,78

° ™ ° сителМ|а,
стабильность**

Se 26,6 0,78

Ge 51,8 0,88 2,0

Pb 56,2 0,92 2,0

In 167 0,92 2,1

Sn 300 0,95 3,1

* Y _  коэффициент, учитывающий влияние обратной реакции [17].
** _  отношение продолжительностей работы данного катализатора до начала па­
дения активности и катализатора без промотора

Активность катализатора в реакции крекинга возрастает в ряду, 
обратном ряду активности в реакции дегидрирования. Эти ряды 
сохраняются и при других степенях превращения.

На всех катализаторах по методикам, разработанным в лабора­
тории, была изучена кинетика основной и побочных реакций 
крекинга и коксообразования, а также кинетика дезактивации 
катализаторов. Рассмотрим полученные данные на примере де­
гидрирования изобутана. Скорость образования изобутена г7 опи­
сывается следующим уравнением:

Г/ — к
+ ^ с< н,

(О

Здесь кг к1 — константы, Р:4н|о5 ̂ с4н„ > ̂ н2 — парциальные давле­
ния изобутана, изобутена и водорода соответственно; у в условиях 
опытов изменялся от 0,19 до 0,99. Как следует из кинетических 
данных, промотирование алюмоплатиновых катализаторов не из­
меняет форму кинетических уравнений, но приводит к измене­
нию численных значений констант уравнения (1). Наибольшее



k' наблюдастся на катализам ___ _ 
31 „НЫЙ промотор -  олово, а паи J  ре> сод^^Г~~— - ^ 1 3 7
J ,  катализаторе. Это означает,
катализаторе скорость меменной с ^ ^ ^ о т и р о ^ ^ Р о п а н .

ии входит в *,) возрастает в 3на^  И <Ко» < Х ^ ° М °Лов°м 
чеМ надругих катализаторах. НачительНо 6oZ ?  *едленной 

В отличие от этого значение к  н СТепени 
катализаторе, т.е. торможение из'оК^МеНЬШее на самп. 
„„оловянном катализаторе, что т а ^ е °М Наименьшее ̂ ВН°М 
скорости образования изобутена пРИводИт К ! !  а Плати- 

Побочные процессы: крекинга ^ еличению 
чеНЫ на трех катализаторах -  к -, " *°КсообРазования к
« « .  А н а л и з  э е т е р „ „ е 14 ль® " , “ а «  »  « о б “ " " Я « У -  

й Р > “ “ ™  “ « и »  У гл е в о д о р о д о в  f ? ®  п '« ™ .  ч , о " “ ™  "  
« ^ . ш е д у ю ш и м ш н а д е с ^ ^ ^ а л » , , ^ 1̂

Численное значение константы в знаменателе этого урав- 
нения совпадает с константой в знаменателе уравнения (1) 
для непромотированного катализатора. Это может свидетельство­
вать о том, что в данном случае основная и побочная реакции 
протекают на одних и тех же центрах катализатора. На промоти- 
рованных катализаторах значения этих констант не совпадают, т.е. 
в данном случае реакции образования изобутена и крекинга про­
текают на разных местах поверхности катализатора.

На рис. 1 приведена зависимость селективности образования 
изобутена от общей степени превращения на непромотирован- 
ном и промотированном оловом катализаторах. Такая зависимость 
указывает на параллельно-последовательный характер реакций 
Дегидрирования и крекинга на непромотированном катализаторе 
и на параллельный — на платинооловянном. На непромотиро- 
ванном катализаторе к.. ~  к ' . На платиноиндиевом кп«  к1Г а на 
Матинооловянном к . =  0. Это значит, что введение промоторов 
приводит к снижению доли изобутена, который подвергается кре­
кингу, что может быть связано с изменением механизма реакш 
Деструкции на промотированных катализаторах.



X

Рис. 1. Зависимость селективности S  образования изобугена от общей степени 

превращения X  (Pct„u = Рн°2 = 0 ,5  атм, 540°С, 1— Pt, 2 — Pt-Sn)

Для изучения коксообразования в ходе реакции дегидрирова­
ния использовали реактор с пружинными весами типа Мак-Бен. 
В этом случае катализатор помещали в сетчатую чашечку, подве­
шенную с помощью кварцевого капилляра на калиброванной 
вольфрамовой пружине. Чувствительность пружины составляла 
21,5-10 3 м/кг, ее растяжение контролировали катетометром с точ­
ностью до 1*10 5 м. Для определения состава кокса измеряли ко­
личества диоксида углерода и водяных паров, образующихся при 
регенерации катализатора. Количества кокса, измеряемые по рас-
тяжению пружины и по весу продуктов полного сгорания, совпа­
дали.

На рис. 2 представлены типичные зависимости к о л и ч е с т в а
о разующегося кокса и скорости коксообразования от времени- 

ак видно из этих кривых, имеются две области накопления 
кокса, в первой количество кокса быстро увеличивается с посто 
яннои скоростью, во второй — скорость коксообразования резко

К
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ty мин

Рис. 2. Зависимость количества образующегося кокса 1 
и скорости коксообразования 2 от времени 

на платинооловянном катализаторе

(  Р с л .  = К ,  =  0 ,5  а т м , 5 4 0 'С )

уменьшается. Несмотря на образование кокса, скорость дегидри- 
рования в этих условиях сохраняла постоянное значение.

Анализ экспериментальных данных показал, что скорость кок­
сообразования для I и II областей можно описать следующими 
Уравнениями:

Гг = К
С4н8

г"  Ш

i + V h0;5’

k'cPc,н. - k 'cPl C

Рс, Н,+^Н?+^ ДС'

(3)

(4)

Здесь к(.,к3,к'с ,к '. , — константы , ДС С Спред, т.е. приро
лаеН!*eS Ba кокса после завершения коксообразования в перво^р^

и- Предельные количества кокса на изученных

4



зависели от промотирующей добавки. Они б ы л и ^ ^ \  
шштинооловянном катализаторе и минимальны на непРо, %  
ванном. второй член в числителе уравнения (4) х а р а к т е р ^  
мы полагаем, снятие кокса с поверхности катализатора в вцщ 
на. Как следует из соотношения слагаемых числителя этого уш 
ния, доля снятого кокса в ходе дегидрирования оказываете, 
большей на платинооловянном катализаторе и наименьшей на н* 
промотированном. Платиноиндиевый катализатор занимает про̂  
жуточное положение.

Можно предположить, что образование кокса, начинаясь На 
платиновых центрах, обладающих наибольшей адсорбционной 
способностью, продолжается затем на границах между платиной и 
промотором или носителем, куда могут мигрировать предкоксо- 
вые интермедиаты. Пока пограничные места не заняты полнос­
тью, скорость коксообразования постоянна, что соответствует пер- 
вой области.

Во второй области скорость коксообразования значительно 
понижается, поскольку места, на которые могут мигрировать пред- 
коксовые интермедиаты, оказываются занятыми. Эта область со­
ответствует преимущественному накоплению кокса на носителе 
и промоторе. Миграция кокса, вероятно, не исключает многослой­
ное покрытие им поверхности. Миграция предкоксовых интерме­
диатов с платины на носитель при дегидрировании я-додекана 
на платиновых катализаторах следует из данных по определению 
свободной поверхности платины [18] и из результатов ДТА [19].

В табл. 4 приведен состав кокса, образующегося на различных 
катализаторах и носителе. Как видно, введение промотора спо­
собствует обогащению кокса водородом. Такой кокс легче сни­
мается водородом в процессе дегидрирования изобутана. Кокс, 
образованный на чистом носителе в жестких условиях, содержит 
больше водорода, чем на непромотированном катализаторе в при­
сутствии водорода.

В табл. 5 приведены значения дисперсности платины в закоксо 
ванных образцах катализаторов дегидрирования изобутана и изме 
нение их в ходе реакции при отложении одинакового количеств3 
кокса по сравнению с дисперсностью Pt в свежих образцах D0;

ак видно, дисперсность Pt в платинооловянном катализатору 
содержащем 2% олова, наибольшая, а уменьшение ее, по с р ^ с[ 
нию с первоначальной дисперсностью, —• наименьшее. СлеД00
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г став кокса, образующегося на алюмоплатинов,*  „  ТабЛИЦЗ 4 

дегидрирования изобутана ( Р 0 = />» _ 0  ' тализаторах 
де /По с,?“ и, -  U,5 атм, 540‘С)

и носителе ( ^ „ и = 1, о атМ)540.С) 4

Таблица 5| аилица
Изменение дисперсности платины алюмоплатиновых катализаторов 
в х о д е  дегидрирования изобутана при содержании 1,55 масс.% кокса

Образец Дисперсность Pt в 
закоксованных 

катализаторах, D

Do/D

Pt 0,30 3,0

Pt—In (2,0) 0,50 1,3

Pt—Sn (0,5) 0,45 2,0

Pt—Sn(l,0) 0,46 1,3

Pt—Sn (2,0) 0,56 1,2

Pt—Sn (3,0) 0,20 1,4

Pt—Sn (4,0) 0,17 1,5

телъно, промотирование препятствует уменьшению поверхности 
платины, т. к. облегчает миграцию образующегося кокса на про- 
м°тор и носитель.

Реакция дегидрирования изобутана протекала с постоянной 
скоростью до образования определенных количеств кокса, после 
Чег° начиналась медленная дезактивация катализатора, ериод 
постоянной активности имеет разную продолжительность в за- 
исимости от природы и концентрации промотора. Ли_

Ноп риведенное кинетическое уравнение обРаз°® пеакции г. 
в нестационарной области связывает скоро



Рис.З. Зависимость скорости дегидрирования изобугана от количества кокса, 

РС.Н,с = 0,67 а™’ ^  = °>33 Я™’ 57<ГС’ Р‘- 1П

с некоторыми пороговыми концентрациями С0, после которых 
начинается падение активности катализатора:

Эти пороговые количества кокса для разных катализаторов 

приведены в табл. 6.
Таблица б

Значения С0 на алю моплатиновых катализаторах 
дегидрирования изобутана

Катализатор Со, мг/г__________

Pt ___________  1 8 ________

Pt—In (2,0) 22
Pt—Sn (2,0) 68 ^



____________ _ 1 4 3

■^видно, С0 максимально доя п л а т и н о о л о ^ ^ ~ Г  
лляержашего 2 % олова, и минимально на алии™? атализа- 

тора- J J pe без промотора. ВД алюмо™ н о в о м

< н е т и к а  дегидрирования пропана, изобугана, //-бутана и изо 
гма в присутствии водорода была также изучена ня 

системах, содержащих Pt (0,6%), К (1,0%) и по 2,0% In Z  Sn на 
' „СИ  алюминия. Катализаторы с 0,6% Pt являются более пере­

шивными для промышленного использования -  в связи с уве­
личением срока их службы. Кинетические уравнения дегидриро­
вания пропана и изобугана идентичны полученным уравнениям 
на биметаллических катализаторах. Кинетика дегидрирования 
„-бутана и изопентана более сложная, поскольку кроме олефи­
нов образуются и диены. Предложенная нами схема предусмат­
ривает параллельно-последовательное образование диенов из па­
рафинов и олефинов. Введение олова и индия при дегидрирова­
нии изученных углеводородов, как и при дегидрировании изобу­
тана на бинарных катализаторах, не изменяет формы полученных 
кинетических уравнений, но влияет на значения констант, увели­
чивая их в числителе и уменьшая константы, соответствующие 
торможению олефинами и диенами в знаменателях кинетичес­
ких уравнений. Наиболее активным катализатором для дегидриро­
вания алканов С3—С5 на тройных системах является платиноин­
диевокалиевый.

На практике процесс дегидрирования проводят в адиабати­
ческом реакторе с использованием теплоносителя. Таким тепло­
носителем могут быть водяные пары. Так осуществляется про­
мышленный процесс «Стар». Присутствие водяных паров пони­
жает парциальное давление углеводорода, приводя к увеличению 
выхода олефинов и уменьшению коксообразования на стенках 
металлического реактора и в подводящих трубках. Поскольку при 
взаимодействии углеводорода с носителем могут образовываться 
°ксиды углерода, для уменьшения их образования используют ка
Тализаторы, содержащие калий.

В присутствии водорода и водяных паров было изучено дегид­
рирование пропана, изобутана, я-бугана и и з о к

^моплатиновых катализат0рах, содержащих 0, % » » 
н 1л 11:111 Sn- Были получены следующие кине™1 овании 

°^Раз°вания олефинов /*, и диенов г2 при де 
а и изопентана:,ьбУтан

к .
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Квадрат при парциальном давлении водяных паров в знамена, 
теле уравнения может свидетельствовать о том, что водяной пар 
адсорбируется на центрах платины 4+. Это было действительно 
подтверждено химическим анализом.

Наиболее активным катализатором в данном случае также яв­
ляется платиноиндиевокалиевый — более активный, чем плати­
нокалиевый в дегидрировании изобутана в 12 раз. Но селостив- 
ность и стабильность у катализатора, содержащего олово, выше, 
чем у катализаторов с индием. Анализ экспериментальных дан­
ных показал, что введение In и Sn приводит к росту скорости 
дегидрирования, уменьшению торможения олефинами и увели­
чению его водяными парами. Наиболее сильная адсорбция водя­
ного пара наблюдается на катализаторе, содержащем олово. И хотя 
торможение олефинами на нем наименьшее, выигрыш за счет него 
перекрывается увеличением торможения за счет водяных паров. 
Поэтому наиболее активным в дегидрировании изученных угле­
водородов становится платиноиндиевокалиевый катализатор, где 
торможение олефинами сильнее, а водяным паром значительно 
слабее, чем на катализаторе, содержащем олово. Было также пока­
зано, что введение водяного пара приводит к уменьшению кок- 
сообразования в ходе процесса.

Поскольку возникает возможность использовать для дегидри* 
рования природные и попутные газы, мы изучили на этих ката- 

. лизаторах кинетику дегидрирования смесей пропан—изобутан и 
пропан—«-бутан. Кинетическое уравнение пропана в присутствии 
изобутана («-бутана) описывается тем  же уравнением, что иДе 
гидрирование одного пропана, но в знаменатель добавляется член» 
характеризующий адсорбцию изобутена («-бутена):

Г — Г, ^Пропана Y /$)
пропа,,а Р°-5 + кР Т Г р------ •^2 иропсна 2 изобутена

Л



Точно так же скорость дегидрирования изобугана (н к

J g r —  в д  вхо* ™ « '

_  IУ ^изобуганаY
'изобугана 3 D 0,5 . ,  п  --------------

Н2 пропена ^2^изобутена

3То возможно при простом взаимном влиянии исходных ве­
ществ и продуктов реакции. В этом случае для описания дегидри­
рования смесей необходимо знать кинетику дегидрирования ин­
д и в и д у ал ь н ы х  углеводородов и просто конструировать модели.

Для получения данных о механизме процесса и соотношении 
скоростей стадий были измерены кинетические изотопные эф­
фекты в реакциях дегидрирования алканов С3—С5 и гидрирова­
ния (32 соответствующих алкенов. Кинетический изотопный эф­
фект — это соотношение скоростей реакций с участием в данном 
случае водорода и дейтерия при одинаковых температуре и соста­
ве реакционной смеси. Величины (3, в присутствии дейтерия были 
близки к 1, а Р2 = 1,5—1,7. Это означает, что водород участвует в 
медленной стадии гидрирования олефинов, но не является исход­
ным компонентом в медленной стадии дегидрирования. Кроме того, 
был изучен изотопный обмен углеводородов в ходе дегидрирова­
ния. На всех изученных катализаторах обмен парафина был незна­
чительным даже при 400°С. Более быстрый обмен наблюдался при 
температуре выше 500°С, хотя и в этом случае содержание дейтерия 
в парафине после изотопного обмена было меньше, чем в образую­
щемся олефине. Это означает, что отрыв первого атома водорода не 
может происходить быстро. Значительный обмен в олефине и срав­
нительно слабый в парафине в условиях реакций дегидрирования 
03начает, что образующийся олефин претерпевает самостоятельный 
обмен, т. е. отрыв второго атома от парафина, как и десорбция олефи 
Нов> происходит быстро. Тогда относительно высокое содержание 
Нигерия в олефинах обеспечивается быстрым обратимым о разова 
Ние̂  полугидрированной формы. ивтнм и

эким образом, наше исследование показало, что ки 
_ аиизм дегидрирования парафинов не зависят от вве ^

Т0р°в- которые приводят к изменению соотношения стадий.



Действие промоторов при дегидрировании низших алкано^
дится к следующему.

1 Увеличивается скорость основной реакции в резуЛЬТат
повышения скорости медленной стадии и уменьшения ТОрМо'
жения олефином и диеном, связь которых с поверхностью каТа.
лизатора ослабляется.

2. Повышается селективность процесса за счет уменьшения
вклада побочных реакций.

3. Повышается стабильность катализатора благодаря увели­
чению критического количества кокса, при котором начинается 
падение активности.

4. Изменяется состав кокса в сторону обогащения водородом, 
что облегчает удаление кокса в ходе процесса.

5. Стабилизируется дисперсность активного компонента. 
Полученная нами кинетическая модель пропана была исполь­

зована для разработки математической модели каскада реакто­
ров. За основу расчета были выбраны показатели процесса дегид­
рирования пропана, разработанные в Институте «Леннефтехим». 
Предполагали, что процесс дегидрирования пропана протекает в 
подвижном слое. В результате проведенного расчета были найде­
ны оптимальные режимы работы четырех адиабатических реак­
торов, оценены размеры реактора и диаметр труб. Эта разработка 
имеет показатели на уровне процесса «Олефлекс», отличаясь от 
него составом катализатора.

Окислительное дегидрирование алканов С2— С4
Окислительное дегидрирование низших парафинов является 

альтернативным путем получения олефинов. Прямое каталитичес­
кое дегидрирование низших алканов — обратимая эндотерми­
ческая реакция, и для получения значительных выходов алкенов 
ее проводят при высоких температурах. Высокие температуры 
вызывают протекание побочных реакций крекинга и коксообра* 
зования, что приводит к снижению селективности процесса и 
требует частой регенерации катализатора. Поскольку дегидрир0' 
вание реакция эндотермическая, необходим подвод тепла к Ре 
актору, что усложняет технологическую схему процесса. Окисли 
тельное дегидрирование решает эти проблемы: вследствие того 
что окислительные реакции экзотермические, для получения вы 
соких выходов олефинов требуются более низкие темпераТУРы>
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- ^ ^ г и д р и р о в ^ Г ^ — ------- -----HI
** Города, диоксида углерода, закиси азота ио„? ° Кислителей 
t f j b  термодинамические ограничения ’о б о ^  *Р ) П03В0ЛЯ- 
сТ Z  счет удаления водорода из реакционной гм ^ °леФи- 
Н°,ством окислительного дегидрирования является T? ^  Pei,My- 

ж  коксообразования в присутствии окислитеЛй Замед" 
^ и ч е н и к ,  срока службы катализа “ в Т Й Й л Г Ю- 

иятся работы по изучению окислительного пеги Про'
5 5  С з - С 4 В ПРИСУТСТВИИ КИСЛОРО д П Т и О Кс Г я РИР° ВаНИЯ
диоксид углерода содержится в существенных к о л т ест т в ^ х  

е месторождениях природного газа, что и парафины. Совм™  
ное их использование делает процесс окислительного д е ™  

вания весьма перспективным. адри
Сложность процесса окислительного дегидрирования заклю­

чается в том, что образующийся олефин легче окисляется чем 
парафин, поэтому с конверсией селективность быстро уменьша­
ется. Это не относится к этену, который достаточно устойчив. Об­
разующиеся в ходе реакции оксиды углерода термодинамически 
более стабильны, чем олефины. Поэтому катализатор должен ос­
танавливать реакцию на стадии образования олефинов, не позво­
ляя им превращаться в оксиды углерода.

В настоящее время катализаторы окислительного дегидриро­
вания в присутствии кислорода делятся на три класса [20]:

1) катализаторы, основанные на восстанавливаемых металли­
ческих оксидах, — типичные оксиды переходных металлов. На них 
осуществляется окислительно-восстановительный механизм Марса 
иван Кревелена [35]. Реакция в этом случае протекает на повер­
хности катализатора;

2) катализаторы, основанные на невосстанавливаемых метал­
лических оксидах. В этом случае реакция начинается на поверхно­
сти катализатора, а затем переходит в газовую фазу;

3) катализаторы на основе благородных металлов, которые 
°бычно используют для полного сгорания. При определенных ус- 
л°виях (кратком времени контакта) они могут становиться се- 
е̂ктивными катализаторами окислительного дегидрирования низ

калканов.
Среди катализаторов первой группы н а и б о л е е  часто испол^Уг 

начя Ъемные и™ нанесенные оксиды ванадия. В пос б 
Чали активно применять катализаторы на основе молибдена



--------Г ^ б Г о ш Т к а к  правило, более с е л е к ^ ^ Г \
И ХР° п м  дегидрировании низших алканов. В  И О Х  Р А Н  бьц> . .  
^ Г ь Г р а^ и ч н ы е методы приготовления молибденовый J -  
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кислорода и диоксида углерода. Опыты проводили в npOToJ  
реакторах с хроматографическим анализом исходных вещ е>  
Г р о м о в  реакции. Условия опытов в присутствии кисл0род 
были следуюшие: 3 2 0 -5 7 0 ’С, соотнош ение алкан:кисл^ 
j д о 2—1 0-1Д  Были приготовлены и испытаны молибден0ВЬ1. 
катализаторы, нанесенные на различные носители (Si02, ТЮ 
MgO, А1,0„ MgO—T i02), и соединения молибдена, марганца, ко- 
балъта и хрома (СоСЮ4, Со, ,СЮ 4, Mg0 5Со0 5СЮ4, Мп095СгО 
МпМо04, МпСг04). Поскольку активность и селективность мо’ 
либдатов* переходных металлов в окислительном дегидрирова­
нии низших алканов зависит от соотнош ения металла и молиб­
дена [27], были приготовлены молибдаты никеля, кобальта и 
марганца с различным соотношением Ме:Мо. Это соотношение 
изменялось от 0,5 до 1,1; были приготовлены и испытаны мо­
либдаты никеля Ni05MoO4, Ni07MoO4, Ni09MoO4, N iM o04, Ni, ,Mo04 
и аналогичные молибдаты кобальта и марганца. Оптимальным 
соотношением Ме:Мо для никеля и марганца является 1,0, а для 
кобальта 0,9. В работах [24, 28—30] было показано, что введение 
щелочных и щелочно-земельных промоторов в молибдаты ни 
келя приводит к увеличению селективности образования оле 
финов, при этом активность катализатора незначительно умень 
шается. К а к  показали наши опыты, добавление бария в молиб 
дат никеля положительного эф ф ек та не давало. Максимальный 
выход пропилена (30%) при 57% селективности его образова- 
ния был получен на Со09МоО4 при 560°С.

олибценовые катализаторы относятся к катализаторам, на
xaniiiMv р6акция идет по окислительно-восстановительному ме'
ляется услпянГ случае состояние активного компонента опреДе' 
и кислорода Frn реакции’ а именно соотношением углеводород 
ный компонент hi кислорода мало в реакционной смеси, акти 
бытке кислорода ПЫ°ДИ1СЯ в низшем окисленном состоянии. В 
которое приводит if ^аходится в высшем окисленном сост°яН* ’

ысокой активности, но меньшей селек*
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С тационарной областях. Нестационарные методьТдлТГисли"
Ильного дегидрирования изобутана ранее не и сп о льзо в™  
Кинетические опыты в стационарной области проводили в цель­
нопаяной проточно-циркуляционной установке при атмосфер­
н о м  давлении. В нестационарной области переходные процессы 
достижения стационарного состояния исследовали методом от­
клика [32-34]. Суть метода состоит в изучении состояния реак- 
ционной системы при резком изменении концентрации одного 
или обоих компонентов реакции. По форме полученных релакса­
ционных кривых можно делать выводы о характере взаимодей­
ствия реагирующих веществ, о прочности их связывания с повер­
хностью, т. е. изучать механизм реакции. Опьггы проводили в уста­
новке малого объема с масс-спектрометрическим анализом газо­
вой смеси. Измеряли массовые числа, соответствующие метану, 
воде, кислороду, изобутану, диоксиду углерода и изобутену. В каж­
дом опыте измеряли концентрацию только одного компонента 
реакции.

На рис. 4 приведены типичные зависимости концентраций 
основных продуктов реакции: изобутена и диоксида углерода от 
общей конверсии изобутана. Как видно из этих кривых, изобу- 
тен и диоксид углерода являются первичными продуктами ре­
акции и характер изменения их концентраций различный. Вы­
пуклая кривая изменения концентрации изобутена свидетель­
ствует о том, что скорость его образования уменьшается с уве­
личением конверсии, а скорость образования диоксида углерода 
(кривая имеет вогнутый характер) возрастает с увеличением кон 
ВеРсии. Это означает, что диоксид углерода образуется не толь  ̂
г3 ИзобУтана, но и из продукта реакции — изобутена,)пр ^  
ольшей скоростью. Об этом же свидетельствует изм кон_ 

ВеКтивности по изобутену и диоксиду углерода от



Рис. 4. Зависимость степени превращения х  в изобутен и С 02 
от конверсии изобутана [х (С4Н 10)]. Со0 9МоО4. 530 С.

Анализ данных приводит к следующей схеме возможных пре­
вращений в данной системе:

Схема 1. Возможные превращения изобутана на молибдатах кобальта,
марганца и никеля

Для каждого из путей превращений были получены следую­
щие кинетические уравнения, описывающие образование про­
дуктов реакции:

1 ) изобутена

( 10)

L —



2) диоксида углерода

— • с »
3) монооксида углерода

т >
4) продуктов крекинга

r,v = к,v ~ J k «.о
3 s + М * '  ( , 3 )

Наблюдаемая скорость образования изобутена г ', с учетом его
превращения в оксиды углерода, описывается следующим кине­
тическим уравнением:

/  _ .  К^//+
r , - r> — f r + Ь Я  -  (,4>Ог 2 С,Н(

Другие уравнения, например уравнения типа Лэнгмюра — Хин-
шельвуда для образования изобутена или уравнения с другими
показателями степеней парциальных давлений в числителях и
знаменателе кинетических уравнений, дали худшее согласие с
экспериментальными данными. Согласно данным зависимостям,
образование изобутена происходит вследствие окислительно-вос-
становительной реакции: изобутан восстанавливает поверхность
катализаторов, реагируя с кислородом решетки с образованием
кислородной вакансии, которая затем б ы ст р о  заполняется за счет
взаимодействия с газообразным кислородом. ра^ова̂
сидов углерода происходит с формы
лорода, т. е. в этих реакциях принимают у мы и* у
кислорода. пппучены одинаковые по фор-Для всех трех катализаторов получе пяпаметоов
ме уравнения. Характер изменения кинет*



- a S S i w  “ с * ™ * »  в
родаГмеет обратный характер, т.е. увеличивается с уменьше!^ 
о б ъ е м н о й  скорости и увеличением температуры. **

Однако количественно кинетические параметры разл и ч ав  
В табл. 7 приведены величины скоростей накопления изобугеНа 
рассчитанные из уравнения (14), в одинаковых условиях.

Значения скоростей реакции накопления изобутена 
на молибдатах кобальта, марганца и никеля при Т= 470°С, 

PCtHt= 0,225 атм, Р0 = 0,079 атм

Катализатор С0М0О4 МпМо04 NiMo04

г-103, моль/гч 15,0 9,3 5,2

Как видно, наибольшую активность в образовании изобутена 
проявляет молибдат кобальта, наименее активен молибдат нике­
ля. Молибдат кобальта является и самым селективным катализа­
тором в образовании изобутена. Молибдаты никеля и марганца 
имеют близкие селективности, однако молибдат никеля требует 
для стабильной работы большую концентрацию кислорода в ис­
ходной смеси. Он может стабильно работать только при соотно­
шении кислород.-углеводород не меньше 1, тогда как молибдаты
кобальта и марганца стабильно работают при соотношениях 0,2 
и выше.

Кинетическое уравнение предполагает определенный меха­
низм, но одному и тому же уравнению могут соответствовать раз- 
* “ НИЗМЫ- П о э т о м У в  наших работах для установления ме- 

напные m m ' ИСП0ЛЬЛ?ем и друтие методы, например нестаиио- 
Фопма 1  ЫС’ спектРоскопические. 

состояния с аксационных кривых достижения стационарного 
характер их в заи м с^6™ ™  введением компонентов показы вает 
ледующей продувки'ИСТВИЯ- В отклике, когда после воздуха и пос- 
вание изобутена т п введен нзобутан, наблюдалось образо- 
чит, что вобразованин^СИкУГЛерода не образовывался. Э то  зна-

зобутена и диоксида углерода участвую
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оазные формы кислорода. После продувки ачптт*
» г о  кислорода „а  „ о ,т н 0 с п ,  J
изобутена мог участвовать только кислород решетст кэтГизато 
ра. об участии кислорода решетки свидетельствуют и“  а 
ВВ0Д реавдионнои смеси на катализаторы, предварительно обра­
ботанные воздухом. Такой отклик на молибдате кобальта приве­
ден на рис. 5.

00

X

1,6-
а Г \  б

-1 ,6

1,2- (  \ - 1,2 5
/ у 5

0,8 • / \ - 0,8 ^
/ у X
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t, с t, с
Рис. 5. Изменение концентрации изобутена на СоМо04 в отклике 

(N2+O j)/(O 2+CilH I0)(e) и (О, + C4H 10)/(N j + 0 2)(5); 536Х, / Я < ? =  0,4 
(косая черта означает смену условий)

В откликах измеряли количество образующегося изобутена. На 
всех катализаторах имеется максимум. Самый растянутый макси­
мум и самый длительный опыт на молибдате марганца. Это связа­
но с тем, что на нем больше всего подвижного кислорода. На его 
вытеснение с поверхности изобутаном требуется время, поэтому 
образование изобутена начинается не сразу, а спустя некоторое 
время. Максимум связан с участием в реакции подвижного реше­
точного кислорода, концентрация которого, как и поверхностно­
го кислорода, максимальна в начале опьгга. Наименьшее замедле­
ние выхода изобутена наблюдается на молибдате никеля, где кон­
центрация поверхностного кислорода наименьшая даже в случае 
большей концентрации кислорода в газовой фазе.

Аналогичные отклики, с измерением диоксида углерода, на 
Разных катализаторах имеют различную форму, которая зависит 
от соотношения компонентов реакционной смеси и температуры.
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I кислорода И 0ТКЛ'ИКИ на ввод реакционной смеси Ня
Н« Р Й С  н и к е л я  S e  его обработки воздухом (о) и обрат„Ь1й 

молибдате никеля по анал0ГИчными откликами на других
отклик (б). По срам  (g>> приведенный на рис.6, имеет
к а т а л и за т о р а х , оораш о б р а з о в а н и е  максимума, который лре-
самый большой мак“ ^ '  нь СВЯзано с выгоранием кокса, об- 
вышает стаци0Н^Рпп0ПУсКании реакционной смеси. Данные опы- 
разуюшегося при пр У ьшее количество кокса в реакцион- 
тов показывают, что ибдате марганца, а наибольшее на
ной смеси больШОМ избытке кислорода. Молиб-
молибдате никеля, да Р ное ПОЛОЖение, но он ближе к
дат кобальта занимает ПР°“  ^  g изобуген, из которого образу- 
молибдату марганца, че с никелеВым катализатором и
ется кокс, наиболе<; р' марганца. Об этом же свидетель-
наименее прочно с те ПОлученные в стационарной об-

исследований.

t, С t, с
Рис.6. Изменение концентрации С 0 2 на NiM o04 в отклике 

( N2+O2)/(O 2+C4H10) (а) и (O2+C4HJ0)/(N 2+O 2) (б); 549°С, Р^/Рс4Ип “  1)0

На основании совокупности полученных данных может быть 
предложена следующая схема образования изобутена (стадии 1 и
2), оксидов углерода (3 -9 ) и продуктов крекинга (10 и 11).

-т.- ■ -т. т - т т м  ----------------  —



4. С4'Н |0 + 2Z 0  =  C4H,OZ + OHZ
5. 20H Z = H 20  + ZO + Z
6. C4H9OZ + (8,5+/j)OZ = nC 02 + (4 -  n)CO + 4,5 H ,0  (II)
7. C4H8 + ZO =  C4H8OZ 2 '
8. C4HsOZ +  ZO =  C4H7OZ + OHZ
9. C4H7OZ + (6,5+/j)OZ = nCO + (4 -  «)CO + 3,5 H ,0
10. C4H 10 + Z  = C3H6Z + CH4
11. C3H6Z =  C3H6 + z

Схема 2. Механизм образования изобутена, оксидов углерода и продуктов 
крекинга при окислительном дегидрировании изобутана

Здесь [ ] — кислородные вакансии в решетке катализатора, 
[О] — заполненные вакансии, Z — свободный центр поверхнос­
ти катализатора, ZO — кислород, хемосорбированный на поверх­
ности. В этой схеме предполагается участие разных форм кислоро­
да в образовании изобутена и продуктов окисления. Образование 
изобутена происходит вследствие окислительно-восстановитель­
ной реакции, которая основывается на предложенной Марсом и 
Ван Кревеленом модели [35]. Такая модель принимается в боль­
шинстве работ по окислительному дегидрированию низших па­
рафинов. Согласно этой модели, стационарная концентрация кис­
лорода и вакансий на поверхности катализатора поддерживается 
динамическим равновесием двух процессов: удаления кислорода 
с продуктами реакции в стадиях восстановления и окисления 
вакансий газообразным кислородом.

Скорости окисления и восстановления можно выразить сле­
дующим образом:

(15)

(16)

где 0 — концентрация кислородных вакансий. 
При равновесии эти скорости равны и

'окпсл 0 2'окпсл 0 2 (17 )

'окисл 0 2



156- — — ^ р а в н е н и е  (15), получаем следующее у р ^ -

J 5 S S S « л ^ - " м  ш о б > , 1 е к

Г* ̂ С4н|0
г - к1 ~~ восст Р  , ^восст р  ( 18)

Ч  +  к с4нг' 4 П 10
'окисл

Сравнивая уравнения (18) и (10), можно видеть, что к ~ к 
я к I  к J k  • Чем больше котсл, тем меньше к[ и тем быс££ 
м п о л н я ю т с я °  вакансии. Стабильно работает не тот катализатор 
на к о т о р о м  м н о г о  вакансий, а тот, у которого э т а  вакансии быстр ’ 
з а п о л н я ю т с я  при взаимодействии с газообразным к и с л о р 0 д о м  

Концентрация кислорода не должна быть низкои, т. к. при э т о м  
происходит восстановление катализатора, на котором может идти 
коксообразование. Дезактивация катализатора начинается имен­
но тогда, когда не могут быть заполнены вакансии. Но кислорода 
не должно быть очень много, поскольку при этом происходит окис­
ление олефинов, что приводит к резкому снижению селективно­
сти процесса. Значения кг на всех изученных катализаторах близ­
кие, в отличие от величин которые значительно различаются 
на молибдатах кобальта, марганца и никеля. Так, значения кон­
станты к{ при 500°С следующие: 0,65 (СоМо04), 1,6 (МпМо04) и 
2.2 (NiMo04). На NiMo04 значение константы наибольшее, по­
этому при малых концентрациях кислорода с углеводородом вза­
имодействует не только подвижный кислород, но и кислород ре­
шетки катализатора, вследствие чего происходит восстановление 
катализатора и интенсивное коксообразование. Поэтому стабиль­
ная работа катализатора возможна только при большой концен­
трации кислорода в газовой фазе. На МпМо04 подвижного кис­
лорода много, но скорость заполнения вакансий недостаточная, 
чтобы процесс шел с высокой селективностью. На СоМо04 по- 
видимому создаются самые оптимальные условия осуществле­
ния процесса.

В реакции глубокого окисления происходит последовательное 
разрушение структур изобутана и изобутена при взаимодействии 
кислородсодержащих фрагментов с кислородом. Известно, что 
кислородсодержащие соединения окисляются быстрее и легче? 
чем углеводород [36, 37], поэтому медленными являются стадии 
и 8, стадии 3, 5—7 и 9 быстрые, или равновесные.



Медленной стадией при образовании продуктов крекинга яв­
ляется стадия 10, стадия 11 быстрая. Исходя из теории стационар- 
ных реакции, предполагая медленными стадии 4, 8 10 и считая 
чт0 реакция протекает в области средних покрытий поверхности 
катализатора, получаем уравнения, аналогичные найденным экс­
периментально.

Таким образом, изучение кинетики и механизма процесса 
позволило найти катализатор, наиболее активный и селективный 
в данном процессе и рекомендовать наилучшие условия работы 
изученных катализаторов.

На молибдате кобальта создаются самые благоприятные ус­
ловия осуществления процесса: кислородные вакансии быстро 
восстанавливаются газообразным кислородом, кокса образуется 
мало, и он может стабильно работать с высокой селективностью в 
течение длительного времени. Для его работы не требуется боль­
шой избыток кислорода, как в случае молибдата никеля, поэтому 
его производительность может быть выше, чем других катализаторов.

Окислительное дегидрирование в присутствии диоксида уг­
лерода было изучено для пропана и этана. Диоксид углерода дей­
ствует как мягкий окислитель. Кроме того он является разбави­
телем, понижая парциальное давление углеводорода, что приво­
дит к смещению равновесия в сторону образования олефинов. 
Однако если окисление водорода кислородом сопровождается силь­
ным выделением тепла, и его совмещение с реакцией дегидрирова­
ния алканов делает суммарный процесс сильно экзотермическим, 
то взаимодействие диоксида углерода с водородом слабо эндо­
термическая реакция, и ее совмещение с реакцией дегидрирова­
ния не переводит суммарный процесс в экзотермический [38], как 
это можно видеть из приведенных ниже уравнений для окисли­
тельного дегидрирования пропана в присутствии С 02.

С Н = С Н + Н АН = 42’3 кДж/ М0ЛЬ
Н, + СО,3= СО + Н ,0  ДН = 124,3 кДж/моль

2 2 2

С3Н8 + С 02 = С3Н6 + СО + Н20  АН -  166,6 кДж/моль
В лаборатории была проделана большая работа по подбору 

эффективных катализаторов окислительного дегидрирования эта 
на и пропана в присутствии диоксида углерода, реди испытан 
ных наилучшими оказались нанесенные хромовые катализаторы.



1 5 8 ------ ------------"7^к)сГот1То д° 8,0 вес.%. Оптимад^
С ^ Р ^ ^ ° Масоставляло 5 ,0-7 ,5  весУс. Были изучены Сл 
с о д е р ж а н и е  хрома состаш! nun0MIfflj сибунит, силикалитн, р'
дую ш ие Н0СИ^ 5 2С д г - 3 ,  А Г -5 , А Г Н -1 , А Г Н - 3 , А Г М , С К Д -5 ]5)и 
личны е угли (А  -  > /д Н М ) -
угл ер одн ое волокно ;завИсимости селективностей образо- 

На рис. 7 п р ед0" 1 нверсии пропана от объемной скоро, 
вания пропена и этена овании пропана с диоксидом уг-
ста при окислительном Д е на силикалите. Видно, что вели-
лерода н а  хр ом ов ом  к а п н и q в ы со к и е  д а ж е  п р и  больших кон­
чины селективностей да объеМНЫХ скоростях. Катализатор со- 
в ерси ях п роп ан а и  в ы сок и  4 0  ц а с  в  т а б л . 8 приведены
хранял свою ак ти в н ое нныенамИпри окислительном де-
наилучш ие п ок азател и , j  в Ш  д и о к с и д а  углерода. Пока- 
ги др и р ов ан и и  п Ро п а “ _ к атал и затор ах: для окислительного де-
затели процесса на наш вии в03духа (конверсия 30%,
гидрирования п р о п а н  с у м м а р н а я  селективность по
м я т и и с т ь  пс. щ> »  ю ^ . и я  6 6 ® ,  с е л е к т и в н о с т ь  62*  ш> 

«»%  „ о  м е ф и н а м )  и а к о ю т е »  «  у р о в н е  л ^ ш и »  п о „ -  

зателей для эти х  п р о ц есс о в .

%

Рис. 7. Зависимость селективностей образования пропена и этен®
пропана от объемной скорости, 7,5% Сг/силикалит, 575 С. 

Исходная смесь С3Н8:С 02:Не =  1:2:7

и конверсии
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Показатели процесса окислительного дегидрирования пропана 
в присутствии диоксида углерода на хромовых катализаторах

Таблица 8

Катализатор

г*

Темпе­
ратура,

°С

Объемная
скорость,

ч*1
%

Селективность 
по пропену, %

5 с 3нб

5 с3н6+с2н,

'~Т£% Сг/ си-
ликалит

525
575

470
570

44,0
65,5

80,3
61,8

82,0
68,7

5,0% Сг/ си- 
ликалит-М 600 630 60,1 57,8 65,8
5,0% Сг/ ак­
тив. уголь 550 1500 53,2 70,2 70,2

7,5% Сг/ ак­
тив. уголь 600 1000 69,2 51,7 62,7

Заключение
При постановке исследований по дегидрированию алканов 

предполагалось, что применение окислителей, снимающее тер­
модинамические ограничения, позволит получать олефины при 
более низких температурах и с более высокими выходами, чем 
при обычном дегидрировании. Однако пока это осуществить не 
удалось. Выходы олефинов при окислительном дегидрировании 
обычно ниже, чем разрешенные термодинамикой для обычного 
дегидрирования при соответствующих температурах.

Уменьшить степень образования продуктов окисления — ок­
сидов углерода, можно путем правильного выбора катализатора и 
условий процесса, но, по-видимому, только в ограниченных пре­
делах. Это можно объяснить тем, что продукты дегидрирования, 
олефины, более реакционноспособны, чем исходный алкан, и под­
вергаются последующим превращением в нежелательные продук­
ты. При использовании более мягкого окислителя (диоксида уг- 
лерода) можно достичь степенней превращения близких к рав­
новесным при высоких температурах. Однако здесь более важна 
пРирода образующегося продукта. Когда в результате реакции 
образуется устойчивое к воздействию окислителя соединение, 
например этен, достигаются высокие селективности и выходы
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целевых проДУ^ос в ДнИ(1 в присутствии кислорода должен * £  
тельното дегиДРИРОсаН й промеЖуточную восстанавли  ̂
„айден кат^лизатор^ о кислотность, высокую подвд н 
мость, слабую ̂ “ невысокой температуре. Таковы треб̂кислорода и работать Н даатору Сеичас большие н
вания к селективному катализатор0в на основе благородна 
возлагают на примене ические монолиты [39,40]. оНа
металлов, нанесеНп * хтемпературах и малых временах контакта 
работают при высоки ый процеСс проводят в реакторе, ра.
порядка миллисекунд-м ом жиме> за счех ВЬщеляющегося тепла 
ботающем в автотерм на предварительно подогретый
Смесь алкана и в " 1  температура устанавливается в течение не-
катализатор.треьуем ный технико.ЭКономический расчет
скольких секунД,1Ф дегидриРования пропана в присутствии
п р о ц е с с а  окислительное Д катализаторах и сравнение его с 
воздуха на » о п л  прям0го дегидрирования пропана ЮОР [41]
затратами может конкурировать с процессом
показали, что перв P о получении шеси оле.
ЮОР только в ̂ ^ м  д едар ов ан и и . Если целью произвол- 
ф и н о в « ^ " " Ц е л и т е л ь н о е  дегидрирование немо- 
^^бьпъ альтернативным прямому дегидрированию ни по расхо-

W обеспечивающее высокук,
селективность, по-видимому пока предпочтительнее, чем дегид 
рирование в присутствии кислорода.
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Шкляр Р.Л. (ООО «ВНИИгаз») 
ПЕРЕДОВОЙ ЗАРУБЕЖНЫЙ ОПЫТ 

ПО СОВЕРШЕНСТВОВАНИЮ ТЕХНОЛОГИИ 
ПРОИЗВОДСТВА ГАЗОВОЙ СЕРЫ

Главной целью совершенствования процесса производства 
газовой серы по методу Клауса является увеличение глубины ее 
извлечения из сырья (кислых газов).

Традиционная схема установки Клауса, включающая одну тер­
мическую и две-три каталитических ступени конверсии серово­
дорода, способна обеспечить степень извлечения серы г) не более 
98%. В то же время по современным европейским нормам величи­
на степени извлечения серы для установок производительнос­
тью более 50 т серы в сутки должна составлять не менее 99,5%. 
Поэтому для повышения степени извлечения серы традицион­
ная схема процесса Клауса дополняется узлом доочистки хвосто­
вых отходящих технологических газов.

По простейшей модели процесс Клауса протекает по следую­
щей схеме. Одна треть исходного количества сероводорода сгора­
ет в топке котла-утилизатора по реакции

H2S + 1.502->H 20  + S02 (1)

а оставшийся сероводород (две трети) реагирует с образовав­
шимся по реакции (1) сернистым ангидридом в каталитическом 
конвертере:

2H2S + S 0 2 -> Н20  + 3/nSn. (2)

Уравнение суммарной реакции
3H2S + 1,502 -» ЗН20  + 3/rtS„. (3)

Поскольку реакции (1 )-(3 ) сильно экзотермичны, равновес­
ная степень конверсии в серу возрастает с понижением темпера­
туры, проходя через минимум в области 800 К, что связано с ре­
комбинацией молекул газообразной серы.

S2 <-» S4 S6 о  S0.
Поэтому для повышения эффективности суммарного процес­

са его конечные каталитические стадии проводятся при возмож- 
но более низких температурах.



иизации прицыл-ч ..к~. — . ----------
-  поддержание точного стехиометрического расхоля „

- ........ /« • ВОзДйа
П° РСв м е н е н и е  высокоактивных катализаторов.

к  ч и с л у  процессов, основанных на углублении протека„„я 
и П )  позволяющих достичь степени извлечения серы бо- 

S  o % можно отнести процесс «Сульфрен». Сущность про- 
Гесса заключается в дополнении установок Клауса каталитичес- 
кой ступенью для проведения реакции (2) при температуре ниже 
- Й Р Ы  конденсации паров серы в слое катализатора-ац- 
с о о б е н т а  Недостатком процесса является неполная конверсия в 
сеГсероорганических соединений и чувствительность к нару- 
шению стехиометрии суммарной реакции (3).

Дальнейшим усовершенствованием процесса «Сульфрен», на- 
поавленным на повышение эффективности очистки газов, содер­
ж а щ и х  повышенное количество COS и CS является разработан­
ный фирмой «Лурги» процесс «Гидросульфрен» [1,2].

В этом процессе схема традиционного способа «Сульфрен» до­
полняется узлом предварительного гидролиза сероорганических 
соединений с последующим прямым окислением избыточного се- 
роводорода до элементарной серы по реакциям.

активитТ^шГгп Р°ТеКаЮТ В реакт°Ре гидролиза на поверхности 
b Z Z  c Z Z  I  ТИТан°-°ксидного катализатора. На входе во 
узел «СульсЬпен Р°Цесса’ пРеДставляющую собой стандартный

н о * 2 " ^ , Т 0Л0Гт“ ком ш е’
» п ™  ' 5«-С н а г р е т »
лиза 7 гле егп и поступает в реактор гидро-

экзотерм^ности р е а З ^ М б Т ^  Д°  3° ° “ 35(ГС
Процесс «ГилппгипГХ " '  '  '" / -

ной установке нефтехимии Н>> реализован в 1993 г. на промышлен- 
® б°Лее п°ЗДнеЙ работе Г З^п КОМбината в г- Плоцк, Польша. 

на стУпень гидролиза г - . ана схема без добавления воз-
тупень Клауса ведется с некоторым

COS + Н20  С02 + H2S 
CS2 + H20 -> C 0 2 + 2H2S 
2H2S + 0 2 -> 2S + 2Н20

(4)
(5)
(6)



избытком окислителя, а избыточный г* 
пени гидролиза реагирует с образовант^ИСТЫЙ ангидРиД на crv 
(5) сероводородом при температуре Ш Гс Т  П°  Реакци™  (4) и 
кой схеме сооружена установка на НГО в г ГТРСаКЦИИ С). По га­
рантированной степенью извлечения'серы'99Т г  ((Германия> с

Рис. 1. Принципиальная схема процесса «Гидросул^рен»: ^
1 -  реактор гидролиза и окисления; 2 и .? Г^агаетатель; 9 -  дымовая труба! 
5 — теплообменник; 6 и 7 — конденсаторы, о воздух;
I -  хвостовой газ Клауса; II -  очищенный хвостовой газ; III -  сера, воздух,
V — топливный газ

Еще одной реализованной ! 
гии является процесс ««Доксосульфре I » » 
ная технологическая схема процесса пРиве

Сущность процесса заключается в <^е ^ небольшИм недо-
Узел Клауса переводится в режи Р осле СТупени «Суль-

статком окислителя. Поэтомумовос=™в0 и 0,025% сернис-
Френ» содержит примерно 0,257о с Р определенное коли-
того ангидрида. К  этому газу подм 0 вдвое превышает
чество воздуха (соотношение О ун^ V в каталитический
стехиометрическое, равное 0,5) и р «Сульфрен» при
Реактор DOXO. На поверхности катал ^  реакиИя
значительном избытке сероводород Р

^  + 2Н О + 8H2S1 0 H ,S  +  S O 2 - * 3 S  +  ^ n 2u  2
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Оставшийся сероводород окисляется до элем 
на катализаторе DOXO по уравнению ентаРНой

2H2S + 0 2 - » 2S + 2Н20

уГ

I-Hfe , и -А

\ П->) \-+ —

серы 

(8) 

IV 1

Рис. 2. Принципиальная схема процесса «Доксосульфрен»: 
1м 2 — реакторы «Сульфрен»; 3 и 4 — реакторы «Доксосульфрен»; 5 — 
ник; 6 — конденсатор; 7 — воздуходувка; 8 — электроподогреватель; 9 -

'**■' ,  " ^ v n v u  v  j  v i l " ,  ---- ХОЛ О ДИЛЬ-

воздуходувка; 8 — электроподогреватель; 9 — дымовая 
труиа.
I — хвостовой газ Клауса; II — воздух; III — сера; IV — очищенный хвостовой газ; 
V — топливный газ

зуетс^сернаТкиг^пт 43C™ S° 2 В СЛОе катализатора DOXO обра- 
пользуемого катализа™ ко™ чество которой зависит от типа ис- 
няться активипгтят-г качестве катализатора может приме- 
под названием «Кап6пЫИ ^ ° ЛЬ (первоначальная версия процесса
в РядГ сС аея  ̂  'ЖУЛЬФ̂  Последующий опыт показал, что 
неорганическиу предпочтительным является применение 
оксида алюминия Тализаторов’ например импрегнированного

]Бь *

с Пропиткой оазттмиД катализатоР°в на основе оксида алюмммя 
тате был в ы б п яи ! И солями переходных металлов. В резуль- 
«Рон Пуленк». тализатор D 0X 02, разработанный фирмой

Циклов окисления/>?ТН0̂  установке было показано, что за девять
^Регенерации общей продолжительностью око-



"7 <0 час, конверсия до серы на ступени DOXO
* ? « - .  с 95% ДО 80. Это означает, Что S

н» 99% общая степень извлечения будет со­
ставлять 99,8%.

Процесс «Доксосульфрен» реализован на двух промышлен­
ных установках в Германии в 1996 г. Установка на НПЗ в г. Ной- 
щтадт обрабатывает газ после двухреакторной линии Клауса с 
узлом «Сульфрен». Производительность установки по технологи­
ческому газу 3700 м3/ч, по сере 54 т/суг. Узлы «Сульфрен» и «Доксо» 
имеют общий контур регенерации.

Установка «Доксосульфрен» на НПЗ Рур-Ойл в г. Гельзенкир- 
хен-Хорст перерабатывает отходящий газ после двух линий Кла­
уса. Между ступенями «Сульфрен» и «Доксосульфрен» установ­
лена дополнительная газодувка и для ступени «Доксо» предус­
мотрен отдельный контур регенерации.

Ступени «Доксо» в г. Нойштадт и Хорст заполнены катализа­
тором D0X02.

По результатам исследования работы установки в г. Хорст сте­
пень конверсии в серу в процессе «Доксосульфрен» составляет 
от 70 до 90%. Общая степень извлечения серы в опытном пробеге 
составила 99,83%.

Для повышения эффективности извлечения серы до 99,9% 
установку «Доксосульфрен» дополняют ступенью гидролиза се­
роорганических соединений.

Процессы типа «Сульфрен» существенно менее затратны по 
сравнению с процессом типа SCOT, основанным на восстановле­
нии всех остаточных сернистых соединений до сероводорода и 
абсорбции образовавшегося H2S растворами аминов, и обеспечи­
вающим величину степени извлечения серы не менее 99, %•

П о  данным р а б о т ы  [4], к а п и т а л о в л о ж ен и я  и  эк сп л у а т а ц и о н -  
ные затраты для рассматриваемых процессов составляют (в % от 
затрат на установку «SCOT» с существующим узлом регенерации 
Раствора) следующие в е л и ч и н ы . ________

Сульфрен Г идро- 
сульфрен

”б0

Доксо­
сульфрен

~90
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^  Фш1ато»а О.Е. (ООО «ВНИИгаз»)
КРИТЕРИИ ОЦЕНКИ ЭФФЕКТИВНОСТИ 

катали зато ро в  п ро и зв о д ств а  ГАЗОВОЙ СЕРЫ

на двух российских газоперерабатывающих заводах использу­
ют одинаковую технологию получения серы из сероводорода -  
модифицированный двухреакторный процесс Клауса с прямым 
потоком и установки доочистки отходящего газа по методу «Суль­
френ» с тремя реакторами.

Основной показатель работы установки, определяющий ее 
эффективность степень извлечения серы, зависит от двух неза­
висимых переменных:

— технологических параметров режима работы;
-  активности катализатора.
Рабочие параметры режима — соотношение объемных расхо­

дов кислого газа и воздуха, температура в реакторах и конденса­
торах серы — относительно устойчивы и зависят только от степе­
ни стабилизации состава и расхода кислого газа и уровня ис­
пользуемой системы автоматического управления процессом. 
Контроль за этими параметрами и их регулирование осуществля­
ются непрерывно.

Изменение состояния катализатора происходит под действи­
ем реакционной среды и температуры. Причины, которые ответ­
ственны за дезактивацию алюмоксидного катализатора, известны 
и широко описаны в литературе. Это — сульфатация и уменьше­
ние удельной поверхности катализатора. И хотя исследований 
этих характеристик и их влияния на активность катализатора до­
вольно много, ни одно из них не отвечает на вопрос: при каких 
значениях удельной поверхности и содержании сульфатов ката­
лизатор следует заменить.

Наиболее заметно пористо-структурные характеристики и 
состав алюмоксидного катализатора изменяются в первый год 
эксплуатации, а затем, вплоть до 6 лет, остаются практически по­
стоянными (рис. 1). Как такое изменение свойств влияет на ак- 
тивность катализатора? И может ли постоянство хаРа̂ еР'«™к 
свидетельствовать о таком же постоянстве активности, 
на эти вопросы могут только показатели работы * й

Обычно активность катализатора характеризуй» пггоеяеляют 
реакторе степенью конверсии сер о в о д о р о д а , кот рую



либо по перепаду температуры, либо по концентр 
входе и выходе реактора. Однако понятно, чтолюбоеЦИИ 
в режиме работы установки изменит наблюдаемую 
HjS, что можно наглядно проиллюстрировать на пп К° НвеРсц,,г 
реакторов (табл. 1). Как видно, независимо от срока э * *  Ра6°ги 
катализатора на степень конверсии H2S существенн КСПЛуаТаиии 
отношение H2S/S02: при остальных одинаковых п а 'ТИЯет со. 
жима этот показатель может составлять и 60 и 9 8 &РаметРах j*. 
входной концентрации H2S приводит к  росту кон ве^П°ВЫЩенИе 
низких концентрациях основное значение имеет тем ^ S; пРи

170________________________________________

Продолжительность работы, мес.

1 — первый реактор, 2 — второй реактор
Рис. 1. Изменение свойств алюмооксидного катализатора 

за время промышленной эксплуатации

сернистых гпрг!?*6 пр^ведены сведения о суммарной конверсии 
ственна т к В реакторе- ^ та информации более суще-
роорганических H2S/S° 2 И превращение се‘степень ле™ ^„п Однако и она не позволяет оценить
сплуатации с т е п  ЗЦИИ катализатоРа- независимо от срока его эк-
ся в интервале 47~ 74^НВеРСИИ сернистых соединений изменяет-а разделить влияние отдельных парамет-



достигаемая степень конверсии сернистых соединений в peaicropax 
установок получения серы Астраханского и Оренбургского ГПЗ

Таблица 1

№
п/п

Параметры технологического режима 
на входе в реактор

концентрация*, об.%

H2S
7Д
3,2

IS
11,2
6,5

H2S / S O 2

2,1
1,1

температура, °С

247
250

Степень 
конверсии, %

aH2S

57,6
97,5

a IS*

66,0

Срок 
эксплуата­
ции ката­
лизатора, 

мес.

61,0 10
3,0 3,9 3,4 250 58,7 47,5 22
11,0 17,3 2,0 245 69,0 69,0 35
6,1 10,3 1,6 220 72,0 73,7 44
2,5 3,9 2,0 211 70,5 69,9 55

* — концентрация измерена в сухом газе;
** — суммарная концентрация (H2S + S 0 2+C0S+2CS2).

В итоге получается, что даже зная показатели работы реакто­
ров, состав и пористо-структурные характеристики катализатора 
в этих реакторах, мы не в состоянии ответить на вопрос, может ли 
эксплуатация катализатора продолжаться или его следует заме­
нить.

Понятно, что необходим другой критерий сравнения, не зави­
сящий от условий и уровня поддержания технологического режи­
ма. Таким критерием должна стать степень приближения дости­
гаемой конверсии сернистых соединений в реакторе к макси­
мально возможной в условиях этого реактора. Поскольку реакция 
взаимодействия H2S и S 0 2 обратима, их конверсия на каждой ста­
дии процесса ограничивается термодинамическим равновесием, а 
определение максимально возможного превращения сводится к 
расчету равновесных параметров в условиях конкретного реакто 
Ра. С этой точки зрения в табл. 2 рассмотрены результаты, приве­
денные в табл. 1. Как видно, во всех реакторах достигаемая конвер- 
еия сернистых соединений практически равна максим
можной.

В чем ценность полученной информации? 
катализатора во всех рассмотренных случаях остается достаточной



Таблица 2
Оценка состояния катализатора в реакторах установок 

получения серы (номера примеров из табл. 1), %

No
Степень конверсии сернистых Степень

п/п
соединений приближения

реальная по равновесию к Равновесию

1 6 6 ,0 69,0 96

2 61,0 61,7 99 ~

3 47,5 47,5 100

4 69,0 71,3 97

5 73,7 73,7 100

6 69,9 71,0 98

для достижения равновесного превращения сернистых соедине­
ний. Во-вторых, разница в уровнях достигаемой конверсии сер­
нистых соединений обусловлена разницей параметров режима 
работы. И это означает, что катализаторы во всех реакторах нахо­
дятся в нормальном рабочем состоянии и их эксплуатация может 
быть продолжена, а повышение эффективности установки имеет 
техническое решение — определение и либо устранение нару­
шений технологического режима, либо установление более бла­
гоприятного режима.

Однако, на наш взгляд, очень важно понимать, что установка — 
не сочетание последовательных ступеней, а единый процесс, обес­
печивающий протекание обратимой реакции. Поэтому измене­
ние в работе одной из ступеней, даже направленное на улучше­
ние ее показателей, совсем необязательно приведет к повышению 
эффективности установки. Поэтому оценку работы отдельных 
ступеней следует рассматривать только с одной точки зрения — 
как работа этой ступени влияет на конечный результат. И замену 
катализатора следует проводить в тот момент, когда его актив­
ность становится лимитирующим фактором в достижении требу­
емой степени извлечения серы, на наших заводах -  99,4%. 

а примере одного из вариантов технологического режима 
‘Г Т1)ИМ> как степень приближения к равновесию в реактор 

о ч и с ^ Т и с Т  СТепень извлечения серы после установокД



173

iuu =7U 80 70 60 50 40 3U 

% от равновесия в I реакторе
Рис. 2. Зависимость степени извлечения серы 

от степени приближения к равновесию в реакторах Клауса

Любые сочетания параметров работы реакторов внутри заштри­
хованной области на графике позволяют обеспечить минимально 
допустимый уровень извлечения серы. Но только работа обоих 
реакторов вблизи равновесия обеспечит эффективность установ­
ки выше 99,5%. Вклад второго реактора в конечный показатель 
более значителен, чем первого. Но вопрос замены катализатора 
следует решать комплексно, с учетом работы обоих реакторов. 
Сигналом к замене будет сочетание показателей реакторов внут­
ри пограничной области (меньше 99,4%, но больше 99,3).

Такой подход к анализу эффективности установок на Астра­
ханском ГПЗ позволил повысить степень извлечения серы до 
99,56%, а срок службы катализатора продлить, по крайней мере,
на 100%.

Предложенная система оценки состояния катализатора дает 
возможность сравнивать эффективность разных катализаторов в 
Реальных реакторах, в том числе катализаторов специального на 
значения, независимо от условий их работы и уровня поддержа 
ния технологического режима. Например, при оценке эффект! 
пости защитных катализаторов.
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Защитные катализаторы AM и AM -131 являются 
для установок Клауса и «Сульфрен» российских ГПЗПР°еКТНЬ1|Чи 
одинаковой технологии установки различаются загп °ДНа1Со Прй 
торов (рис. 3). Проектный защитный катализатор ДМ УЗК°Й Реа<с- 
в качестве лобового слоя в первом и частично во втоп ИСП°ЛьзУют 
установок Клауса на АГПЗ, а эти же реакторы на О Г т ^ Р а х  
без защитного слоя. u  Работайт

ш т ш т

U ~

АГПЗ

а
■ ш

И E*_j
III

I и II — реакторы Клауса 
III — реакторы «Сульфрен»

7

tx ^  — слой алюмооксидного катализатора 

У&А — слой защитного катализатора

Рис. 3. Распределение защитного катализатора в реакторах установо 
получения серы Оренбургского и Астраханского ГПЗ

Л



"""Напротив, на установках доочистки ОГПЗ от 45 до 70 масс.% 
загрузки реакторов составляет защитный катализатор AM-131 а 
реакторы «Сульфрен» АГПЗ загружены только алюмоксидным ка­
тал и затором . При этом марки проектных алюмоксвдных катали­
заторов основного слоя для реакторов Клауса (CR) и «Сульф­
рен» (А 2/5) на обоих заводах одинаковы. Такое различие в рас- 
пределении защитного катализатора по реакторам, при прочих 
равных условиях эксплуатации, в первую очередь вызывает со­
мнение в обоснованности проектных загрузок. Но, с другой сто­
роны, дает уникальную возможность определить роль защитного 
катализатора в разных реакторах и его способность влиять на срок 
службы основного катализатора. Для этого достаточно сопоста­
вить степень дезактивации алюмоксидных катализаторов, работа­
ющих в одинаковом температурном режиме с защитным слоем и 
без него. Для сравнения выбраны реакторы с большим сроком 
эксплуатации катализатора: в табл. 3 приведены показатели пер­
вых реакторов установок Клауса и в табл. 4 — реакторов «Суль­
френ». Поскольку снижение активности катализатора в результа­
те «сульфатации» в первую очередь влияет на степень превра­
щения сероуглерода и серооксида углерода, состояние ката­
лизатора в I реакторе Клауса дополнительно характеризова­
ли достигаемой суммарной конверсией COS и CS2. Выбран­
ные критерии позволяют оценить активность катализатора 
независимо от уровня поддержания технологического режи­
ма: если реактор работает вблизи термодинамического рав­
новесия по реакции (H2S+S02), а суммарная конверсия COS 
и CS2 выше 80%, то катализатор находится в нормальном ра­
бочем состоянии.

Как показывают данные табл. 3, катализатор CR в начальный 
период и через 44 мес. эксплуатации без защитного слоя обеспе­
чивает близкую к максимально возможной степень конверсии 
как в основной реакции, так и в реакциях превращения COS и 
CS2. Аналогичные показатели достигаются и на комбинирован­
ной загрузке AM+CR с таким же сроком эксплуатации. Отсут­
ствие разницы между показателями реакторов в начальный пе­
риод и в конце проектного срока службы катализатора является 
Доказательством того, что загрузка AM в I реактореКлауса 
несет функциональной нагрузки, т.к. не влияет ни на показатели 
Реактора, ни на срок службы основного катализатора.



Табл
Показатели первых реакторов установок Клауса

Показатели работы

иЦа з

Катализатор

CR

Защитным 
катализатор 

(% от загрузки)

AM 
(35 масс.%)

Отсутствует

Срок
эксплуатации

42

11

"44

% от равнове­
сия по реакции 

H2S+SO2

96 ~

96

99

~98~

«суммарная сге 
* * * * *  '-OS и CS;, %

Напротив, искусственное снижение высоты работающего слоя 
А 2/5 за счет защитного катализатора АМ-131 приводит к ухуд­
шению работы реакторов «Сульфрен» (табл. 4). Так, загрузка толь­
ко алюмоксидным катализатором стабильно обеспечивает близ­
кую к равновесной (не менее 95%) степень конверсии по реак­
ции H2S+S02 в условиях эксплуатации установок и АГПЗ, и ОГПЗ. 
Наличие АМ-131 снижает этот показатель до 70—80% от равно­
весия, но при этом не влияет на уровень «сульфатации» и порис­
то-структурные характеристики А 2/5 (табл. 5).

Таким образом, можно констатировать, что ни в реакторах Кла­
уса, ни в реакторах «Сульфрен» загрузка AM и AM-131 не выпол­
няет защитных функций и затраты на их эксплуатацию ничем не 
оправданы.

Таблица 4

Показатели реакторов «Сульфрен»

гпз Катализатор
Защитный 

катализатор 
(% от зафузки)

Срок
эксплуатации,

мес.

% от равнове­
сия по

реакции 
H2S+SO2 _

Астраханский А 2/5 Отсутствует
36 96

48 97 _

Оренбургский А 2/5

АМ-131 
(60 масс.%)

36
50 __72______

Отсутствует 4
50

_ 9 5 _ _  



Физико-химические характеристики А 2/5
Таблица 5

Показатель Условия работы

без защитного слоя с защитным слоем
“у ^ ь н а я  поверхность, м2/г 140 110
Общий объем пор, см /г 0,49 0,49
Прочность при раздавливании, МПа 6,2 8,0
Концентрация [S042~], масс.% 2,46 2,66
Срок эксплуатации, мес. 35 -4 0

Таким образом, можно констатировать, что ни в реакторах Кла­
уса, ни в реакторах «Сульфрен» загрузка AM и AM -131 не выпол­
няет защитных функций и затраты на их эксплуатацию ничем не 
оправданы.

Особое место в наших исследованиях принадлежит изучению 
конверсии сероуглерода и серооксида углерода, т.к. проблемам их 
превращения в последнее время придают все большее значение, 
и часто об уровне совершенства установок Клауса судят по тому, 
насколько эффективно перерабатываются COS и CS2.

Общепринято считать, что реакции превращения этих сероуг­
леродных соединений протекают в заметной степени только в 
первом каталитическом реакторе при температуре выше 320°С. На 
свежем алюмоксидном катализаторе в этих условиях степень кон­
версии COS — 100%, CS2 — более 90. Но, как отмечается во многих 
работах, активность катализатора быстро падает, и после двух лет 
его эксплуатации зависимость степени конверсии COS и CS2 от 
температуры обычно характеризуется кривыми, как на рис. 4 
(сплошные линии). На основании этих данных отмечают низкий 
Уровень превращения, особенно CS2, в первом реакторе (320 С) 
и делают вывод о практическом отсутствии превращения COS и 
CS2 в последующих, более холодных реакторах. Единственным 
надежным средством повышения конверсии этих соединений при 
этом указывают титаноксидный катализатор, хотя характер кри­
вых на рис. 4 иллюстрирует возможность еще одного решения 
повышение температуры в I реакторе до 345 350 С (пунктир). 
На российских ГПЗ реализованы оба отмеченных варианта. На 
Оренбургском в схему трех установок включен специальный



1 7 8 ____ .___ _____ ^ Г Т ^ ^ вы й тоходу  газа), рабочая темпе.
^ ^ ^ Р ^ о г о с о с т а в л я е т  380-450‘С, далее работа^ 
ра^ра на выходе которой с обычньм температурным ре. 
ешедва к а та л и ти ч е^ ^  вана загрузка проектного алю- 
жимом. Во всех реа^орах и g приведены показатели в ы со- 
моксидного катализатор о реактора Р-401, работающих
“ “ « “ « O T P » » " Ка к видно »Р-4»3 д о с * .
последовательно на адно У и праетичеСки 90%-е превраще-
ется полное n P eB p a* f " 000ксид углерода полностью и сч еза ет  
ние COS. Оставшийся сер ствие c o s  и  CS5 в отходящих 
после последующего ^  к ем дая усханоВок с высокотем- 
ш ах я ^ ется°^опом и Фиксируется в течение всего срока заг--SSSSS?#»*-*

Рис. 4. Зависимость степени конверсии COS и CS2 от температуры

Основные аргументы оппонентов такого способа Реше̂ _  
проблемы конверсии COS и CS2 сводятся к следующему. 
ная поверхность алюмоксидного катализатора к  концу экс ^ 
тации уменьшается до 120 м2/г, в этот момент степень конвер' 
CS2 снижается до 30% даже при 340°С. Более высокая темпер
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ра в реакторе будет способствовать еще большим потерям удель­
ной поверхности и конверсии CS2. Однако, как видно на примере 
установок ОГПЗ, практические результаты не подтверждают это 
мнение. Несмотря на существенную деградацию пористой струк­
туры катализатора, уже после первого года его удельная поверх­
ность снижается более чем в 3 раза, и в дальнейший период эксп­
луатации составляет 70—90 м2/г, накопление в его составе — до 
10 масс.% [S042-], активность катализатора остается достаточной 
для полного превращения CS2.

Таблица 6

П ревращ ение COS и CS2 на установках Клауса 
с высокотемпературным I реактором

Показатель на выходе реактора

Реактор температура,
°С

остаточная концентрация, 
об. %

степень конверсии, %

COS CS2 COS CS2

Р-403*

I
410 0,088 0,000 89,9 100

Р-401* 277 0,000 — 100 —

* Загрузка — алюмоксидный катализатор, 60 мес. эксплуатации.

Достижение 100%-й конверсии оставшегося COS при темпе­
ратуре не выше 285°С в последующем реакторе Р-401 (табл. 6) на 
катализаторе после 5 лет работы также не согласуется с широко 
распространенным мнением: к концу срока эксплуатации сте­
пень превращения COS снижается до 50% даже при 340°С. Об­
следование других промышленных установок с обычной двухре­
акторной схемой подтверждает достаточную активность алюмок- 
сидного катализатора в превращениях COS и при существенно 
более низких температурах — не только в условиях второго реак­
тора, но и в реакторах «Сульфрен» (табл. 7).

Безусловно, данные, приведенные в табл. 7, не являются триви­
альными, т.к. получены на установках с проблемным I реактором, 
т.е. в тот момент, когда степень конверсии по реакции H2S+S02 
не превышала 30%, а конверсия COS 10%. Оказалось, что COS 
активно превращается во II реакторе, а его остаточное содержа­
ние — в реакторах «Сульфрен». Типичное распределение конверсии



Степень конверсии COS во втором реакторе (II) и реакторах установок
доочистки «Сульфрен»

ле55 мес.'работы иллюстрирует пример 5.
Таблица 7
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пр

им
ер

а

j

с

\
С

}£
С.

:

3

ji1
i
5X
)

Ре
ак

то
р

__
__

_

Ко
нц

ен
тр

ац
ия

 
C

O
S 

на 
вх

од
е 

в 
ре

ак
то

р,
 о

б.
%

Показа
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1тели на 
>де из 
ггора

Конвср!сия COS, %

конц-я
COS,
об.%

Т,°С в реакторе после
установки

П 0,349 0,111 270 68 —

1 30 Сульфрен 0,111 0,021 150 81 95

П 0,296 0,048 268 84 —

2 37 Сульфрен 0,048 0,015 151 69 96

3 45 Сульфрен 0,211 0,014 148 93 98

4 60 Сульфрен 0,332 0,015 147 95 98

I 0,360 0,012 329 97 —

5 55 II 0,012 0,008 240 33 —

Сульфрен 0,008 0,000 145 100 100

На Астраханском ГПЗ сделана попытка решения проблемы 
конверсии COS и CS2 с помощью российского титаноксидного 
катализатора. Для этого в I реактор установки загружены ТЮ2- 
катализатор (нижний слой) и А120 3-катализатор (верхний слой) 
в пропорции 50:50 по массе. Предполагалось, что в период эксп­
луатации разница между показателями стандартной и комбини­
рованной загрузок позволит оценить эффективность титаноксид­
ного катализатора. Однако через 24 и 36 мес. степень конверсии 
COS и CS2 на комбинированной загрузке ниже, чем на алюмок- 
сидном катализаторе после 55 мес. работы (табл. 8).

Наиболее типичные уровни переработки COS и CS2 на рос­
сийских ГПЗ приведены в табл. 9. Как видно, в присутствии алю- 
моксидного катализатора проблемы конверсии COS практичес­
ки не существует; конверсия CS2 зависит от температуры и при­
емлемый результат достигается при 345—350'С в I реакторе. Для 
полного превращения CS2 необходима более высокая температу-
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Таблица 8

Сопоставление стандартной (А120 3) 
и ком бинированной (Al20 3+ T i0 2) загрузок I реактора

Загрузка Срок эксплуатации, 
мес.

Степень конверсии, %

COS CS2
АЬОз 55 97 72

А120 3+ТЮ2
(50:50)

24 88 58

36 84 57

ра. Наличие слоя титаноксидного катализатора ухудшает показа­
тели установки.

Сомнения в преимуществе ТЮ2-катализатора перед А120 3-ка- 
тализатором были высказаны еще в 1985 г. после сравнительных 
испытаний на установках газоперерабатывающего завода в Рэм 
Ривер. Наши исследования подтверждают — загрузка титанок­
сидного катализатора не решает проблему конверсии COS и CS2. 
Для достижения максимального результата достаточно в первом 
реакторе повысить температуру до 350—360°С, на входе второго 
реактора — снизить до минимально допустимой. В таких условиях 
алюмоксидный катализатор в течение 5,5—6 лет обеспечивает 
максимально возможный результат после установки по степени 
конверсии исходного сероводорода в серу, при этом остаточное 
содержание CS2 не превышает 100 ppm.

Таблица 9

Остаточное содержание COS и CS2 (об.%) в отходящих газах 
после реакторов «Сульфрен»

Загрузка (срок эксплуатации, мес.)

Температура 
на выходе 

I реактора, °С

алюмоксидный катализатор 
во всех реакторах (48-г65)

(АЬОэ+ТЮг) в I реакторе, 
в остальных — А12Оэ (24-г36)

COS CS2 COS CS2

320 0,010 0,030 0,026 0,049

330 0,000 0,020 0,010 0,036

345 0,000 0,008 0,000 0,021

400 0,000 0,000 — —



при разных L -  
новокКлау ’ ные активностей к новках с искусственно
нительнь нЫ на лаборатор честве объекта сравнения
- - S S S U .  ^ ЮМИ"™ „ -  « р о л и з е  COS „  CS,. И
^данственной ' " ' " “ д а т е »  основной причиной несоо,- 
= ^ = = ^ “ 0 .осчигиучы* » ИРОИЫШЛ,»-

ныхреакгорах данных.



Научное издание

АКТУАЛЬНЫЕ ПРОБЛЕМЫ ГАЗОХИМИИ

Труды 
Московского семинара по газохимии 

2002-2003 гг.

Редактор З.Б. Бацежева 
Компьютерная верстка Б.В. Бурмистров

Лицензия ИД № 06329 от 26.11.01. 
Подписано в печать 01.11.2004. Формат 60x90/16. 

Бумага офсетная. Печать офсетная. Уел. п. л. 11,5. 
Гарнитура Таймс. Тираж 500 экз. Заказ 244

Федеральное государственное унитарное предприятие 
Издательство «Нефть и газ» РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина 

119991, Москва, ГСП-1, Ленинский просп., 65 
Тел.: (095) 135-84-06, 930-97-11. Факс: (095) 135-74-16.








