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I. ВВЕДЕНИЕ

Реакции изомеризации, дегидрирования, а также диспропорциониро-
вания парафиновых углеводородов объединяет применение в них одно-
типных каталитических систем, общие черты химизма и технологии. Эти
реакции осуществляют на гетерогенных катализаторах в присутствии во-
дорода, в качестве сырья используют индивидуальные парафиновые угле-
водороды или их узкие фракции. Ограничение степени превращения тер-
модинамическим равновесием создает необходимость выделения и ре-
циркуляции непревращенных углеводородов.

Изомеризация и дегидрирование, являющиеся традиционными мето-
дами селективной конверсии парафиновых углеводородов [1, 2], в по-
следние десятилетия служат объектом интенсивных исследований, что в
существенной мере обусловлено появлением новых высокоэффективных
катализаторов [3, 4]. В перспективных технологических схемах перера-
ботки углеводородов процессы изомеризации и дегидрирования низших
парафинов комбинируют для достижения оптимального выхода развет-
вленных олефинов [3, с. 99; 4, с. 218; 5, 6].

Производство дефицитных парафиновых углеводородов С4—С5 может
быть расширено за счет применения нового процесса диспропорциониро-
вания углеводородов С6—С8 [7—9].

Потребность в изопарафиновых и олефиновых углеводородах непре-
рывно растет, что связано с необходимостью решения общемировой проб-
лемы загрязнения воздушной и водной сред. Во всех странах уменьшает-
ся использование этилированных автомобильных бензинов, а соответст-
вующее снижение октанового числа бензина компенсируют увеличением
количества добавляемых к нему изомеризатов, алкилатов и кислородсо-
держащих соединений [3, с. 157; 5, 6]. Требованиями экологии обуслов-
лен также рост производства биоразлагаемых ПАВ на основе высших
линейных олефинов [10, 11, с. 11].

Углеводородный состав наиболее перспективных (западно-сибир-
ских) нефтей Советского Союза отличается достаточно высоким содер-
жанием парафиновых углеводородов С4 — С20 (~20 мас.%), при этом
соотношение изо- и нормальных углеводородов изменяется в пределах
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0,3—0,8 [12, с. 126]. Парафиновые углеводороды извлекают из нефти
с помощью процессов ректификации (парафины С4 — С6) и адсорбцион-
ного выделения на цеолитах (парафины С а — С18) [3, с. 7].

Экономическая эффективность процессов изомеризации и дегидри-
рования парафиновых углеводородов обусловлена низкой металло- и
энергоемкостью, высокой селективностью реакций, достигающей 97—
99%, простотой технологического оформления и безотходностью техно-
логии.

В качестве катализатора изомеризации используют, в частности, пла-
тинированный оксид алюминия, содержащий галоидные промоторы [1 —
3] и металлосодержащие цеолиты [3, 4, 13]. Металлцеолитные катали-
заторы весьма эффективны и в реакции диспропорционирования пара-
финов [14]. Для дегидрирования высших парафинов в олефины приме-
няют некислотные полиметаллические алюмоплатиновые катализаторы
[10, 15]. В процессах получения низших олефинов дегидрированием па-
рафинов широкое распространение получили катализаторы на основе
оксида хрома [16—18].

На применении реакций изомеризации и дегидрирования основан ряд
крупномасштабных промышленных процессов. Каталитическая изоме-
ризация парафиновых углеводородов С4 — С12 увеличивает ресурсы
сырья для производства изопренового каучука, обеспечивает получение
высокооктановых компонентов бензина АИ-93, реактивных дизельных
парафиновых углеводородов С3 — С5 — источник получения моноолефи-
нов, используемых при синтезе мономеров изопренового и бутадиенового
топлив и масел с низкой температурой застывания [3]. Дегидрирование
каучуков [16—18]. Процесс дегидрирования углеводородов С8 — С18 слу-
жит для получения линейных олефинов, необходимых в производстве
пластификаторов и компонентов ПАВ, отличающихся высокой биораз-
лагаемостью [10, 15].

II. ИЗОМЕРИЗАЦИЯ ПАРАФИНОВЫХ УГЛЕВОДОРОДОВ

Реакция изомеризации парафиновых углеводородов на хлористом
алюминии была открыта в 1933 г. Неницеску и Драганом. В 1935 г. Мол-
давский установил возможность ускорения изомеризации парафинов
на хлориде алюминия путем добавления хлористого водорода, что пред-
определило практическое применение этой реакции [19, с. 512].

В дальнейшем была осуществлена изомеризация парафиновых угле-
водородов в паровой фазе под давлением водорода при 350—500°С в
присутствии бифункциональных катализаторов — оксидов и сульфидов·
VI группы, а также металлов VIII группы на носителях, обладающих
кислотными свойствами (оксид алюминия, промотированный галогена-
ми, и алюмосиликаты) [1—4].

Первым получившим распространение катализатором промышлен-
ного процесса изомеризации стал алюмоплатиновый катализатор, про-
мотированный фтором [3, 4, 15, 20].

1. Термодинамика, кинетика, механизм

Реакция изомеризации парафиновых углеводородов протекает без
изменения объема, и термодинамическое равновесие практически зави-
сит только от температуры. Теоретические поправки на неидеальность
газа [21] в обычных условиях изомеризации не превышает 1% [4, с. 11].
Данные по составу равновесных смесей изомерных парафинов хорошо
известны [1—4, 22]. Общей закономерностью является увеличение со-
держания разветвленных изомеров по мере снижения температуры.

Вид кинетического уравнения и механизм изомеризации зависят от
типа катализатора и условий эксперимента. Вместе с тем, как показы-
вает сравнение различных имеющихся уравнений (табл. 1), во всех слу-
чаях проявляется первый порядок реакции по углеводороду и торможе-
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ние ее водородом. Оптимальная величина парциального давления водо-
рода обусловлена природой катализатора [3, с. 18—28].

Изучение кинетики изомеризации парафиновых углеводородов, а так-
же механизма отравления катализаторов ядами, действующими на раз-
личные активные центры бифункциональных катализаторов изомериза-
ции, позволило установить, что лимитирующей стадией реакции явля-
ется стадия превращения промежуточных ненасыщенных продуктов на
кислотных центрах катализатора [3, с. 18; 31, с. 347; 32, с. 38].

В предельных случаях высокого и низкого парциальных давлений во-
дорода скорость изомеризации может лимитироваться соответственно
скоростями дегидрирования парафинов и гидрирования олефинов на
металлических центрах катализатора [3, с. 28]. На бифункциональных
алюмоплатиновых катализаторах, в отличие от хлористого алюминия,
скорость изомеризации парафинов С4 — С6 возрастает с увеличением их
молекулярного веса; изомеризация углеводородов С7 и выше протекает
на всех исследованных катализаторах неселективно с преобладанием ре-
акций крекинга [1].

В ряде работ [33—35, с. 171; 36, с. 99] измерены относительные ско-
рости взаимных превращений гексанов в присутствии галоидных солей
металлов и алюмоплатинового катализатора и установлено, что с наи-
большей скоростью происходит миграция метильной группы вдоль цепи
парафинового углеводорода.

При изомеризации смесей С5 — С6 на катализаторе платипа/морде-
нит наблюдается сильное влияние н-гексана на скорость изомеризации
н-пентана [28]. Этот эффект, объясняемый преимущественной адсорб-
цией н-гексана на активных центрах Н-морденита, находит отражение в
обратной зависимости скорости изомеризации н-пентана от парциаль-
ного давления н-гексана (табл. 1).

Энергия активации реакций изомеризации на различных катализато-
рах уменьшается с увеличением их активности, что проявляется в сни-
жении температуры процесса (табл. 1).

Протекающие одновременно с основной реакцией изомеризации па-
рафиновых углеводородов побочные процессы гидрогенолиза, крекинга
и диспропорционирования приводят к уменьшению селективности и ста-
бильности катализатора. Гидрогенолиз происходит на металлических,
крекинг и диспропорционировапие — на кислотных центрах.

Для ограничения побочных реакций в условиях изомеризации на би-
функциональных катализаторах устанавливают оптимальное соотноше-
ние между концентрацией металла и кислотностью носителя, которая
регулируется химическим составом последнего, а также подбором пар-
циального давления водорода. Скорости реакций крекинга и диспропор-
ционирования являются максимальными в отсутствие водорода, а по
мере увеличения его парциального давления постепенно уменьшаются до
определенного предела и затем увеличиваются [3, с. 35].

Основным вопросом механизма реакции изомеризации является ме-
ханизм образования карбоний-иона. Такие ионы могут образовываться
в результате межмолекулярного гидридного переноса [37].

R* + Н—С— ±5 R—Η + —С®.
1 I

Существует другая точка зрения [35, 38], согласно которой карбо-
ний-ионы образуются путем отщепления гидрид-иона от молекулы пара-
фина льюисовской кислотой:

—С—Η + L 5 —С® + еН—L.
I I

В этом случае в результате рекомбинации протона и гидрид-иона мо-
жет образоваться газообразный водород.

Изомеризация парафиновых углеводородов в сверхкислых средах [39,
40] происходит путем протонирования парафинового углеводорода по
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Таблица I

Катализатор

Pt—A12O3

Pt—A1 2O 3-F

P t - A l 2 O 3 - F

Pt—A12O3—Cl

H—M*

Pt—Η—Μ **

»

Pd—Ca—Υ

H F - S b F 5

Кинетика

ρ, ΜΠΑ

0,77—2,77

3,5

0,1

0,9—4,1

0,5-0,6

0,79—2,17

»

0,1-5,0

1,0

реакций изомеризации

г, °с

372

360—485

420—480

130—160

200—227

241

»

300—360

от —20 до + 2 0

К-пентана

г {
у

г -

и к-гексана на различных катализаторах

Кинетическое уравнение

k (PH-CJPH2)

1 + т (PH-CJPH2)

' = (V H .C 6 -^/WC S )/PH 2

г=*Рн-сл:
1 [к-С 6 ] 0 ^ ϋ · ^ 2 5 1

^ист 1 , н , 1 0.0000197П л.

г = k (PH.CJPH2)

/C C J = 134/(1+0,294pCi)2 р Н г

Kc = 366/(1+0,124pc>)2pH2

τ =• k (PH.CJPH2)

[SbF5]

" K [ " C l 1 ^ [ и о и С « 1 } [«-с.]

а, мол.%

4—18

12—56

18—35

0—20

0—10

—

—

3-15

—

Ε, кДж/моль

172

—

46

129

148

—

—

60

Ссылки

[23]

[24]

[25]

[26]

[27]

[28]

[28]

[29]

[30]

Обозначения: а — степень превращения, т — адсорбционный коэффициент, г— скорость реакции, k — константа скорости реакции, Кр — константа равновесия, ρ — давление.

* Η—Μ — водородная форма морденита.
· * Изомеризация смеси C5-fCe; содержание Сь — 15—75 мол.%.



σ-связи; при этом образуется неклассический карбониевый ион с двух-
электронной трехцентровой связью, последующее расщепление которого
приводит к образованию обычного трехкоординированного карбониевого
иона и водорода:

Г -HI©
ReC-H + H® ^ Кз-С<_. *z R3C® + H2.

Был предложен механизм, согласно которому изомеризация проте-
кает через образование карбкатионов циклической структуры [1, 40].

Изомеризация парафинов на бифункциональных катализаторах типа
алюмофторплатиновых и металлцеолитных осуществляется по класси-
ческой схеме [41] через стадии образования ненасыщенного соединения
на металлических центрах (М) катализаторов, дальнейшего превраще-
ния его по карбоний-ионному механизму на кислотных центрах (К) в
соответствующий изоолефин и гидрирования последнего вновь на ме-
таллических центрах:

м к м
Парафин t^ олефин t^ изоолефин t5 изопарафин.

Данная схема была подтверждена многочисленными экспериментальны-
ми исследованиями и математическим анализом [42]. Существует и
иная точка зрения на механизм превращения парафиновых углеводо-
родов на бифункциональных катализаторах, в соответствии с которой
особая роль отводится металлу [31, с. 327, 347]. Различные представле-
ния о механизме изомеризации (катализ металлами, бифункциональный
катализ и катализ кислотами) не исключают друг друга, их относитель-
ный вклад зависит от природы катализатора и условий осуществления
реакции.

2. Катализаторы

Как уже упоминалось, катализаторы изомеризации парафинов мож-
но разделить на три группы:

а) платина на галогенированном оксиде алюминия; б) металлы
VIII группы на цеолитах; в) «сверхкислоты» (фториды элементов V и
VI групп периодической системы).

При изучении изомеризации парафиновых углеводородов на этих ка-
тализаторах был установлен ряд общих закономерностей. К числу наи-
более существенных относится зависимость активности катализатора от
его кислотности. В случае алюмоплатиновых катализаторов, промотиро-
ванных галоидами, кислотность и активность возрастают с увеличением
до определенного предела количества фтора и хлора [3, с. 17, 70]. Кис-
лотность и активность также возрастают до определенной величины по
мере роста модуля и степени удаления натрия [13]. Среди фторидов ме-
таллов максимальной активностью и кислотностью обладает система
SbF 5 -HF [43].

Существует ряд гипотез о строении активных центров катализаторов
изомеризации, промотированных хлором или фтором. Согласно одной
из них [1], оксид алюминия, обработанный НС1, увеличивает свою кис-
лотность, если ион хлора замещает одну из парных гидроксильных групп,
причем водород другой гидроксильной группы благодаря соседству
электроотрицательного атома хлора становится способным к диссоциа-
ции в форме протона. Структура активного центра хлорзамещенного ок-
сида алюминия может быть представлена формулой, в соответствии с
которой галоидированный оксид алюминия является кислотой, имеющей
подвижные ионы водорода:

" О — Α Ι — Ο — Α 1 — С П 0

С1 С1 н®

Существует предположение об усилении кислотности при размещении
ионов галоида и гидроксила на соседних атомах алюминия [44].
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Рис. 1

>уис. 1. Зависимость выхода продуктов превращения н-пентана от содержания фтора
[F] в алюмоплатиновом катализаторе [3, с. 49]; Г=380°С, р = 3 , 5 МПа аи, а р — вы-

ход изопентана и продуктов распада соответственно

Рис. 2. Влияние фтора на активность алюмоплатинового катализатора в реакциях изо-
меризации н-пентана (1) и гидрирования бензола (2), на хемосорбционную способ-
ность платины (3) [3, с. 48]; №„, Wг — скорость изомеризации и гидрирования соот-

ветственно

Механизм газофазной активации алюмоплатинового катализатора га-
лоидами и хлорорганическими соединениями (в частности, четыреххло-
ристым углеродом) в отсутствие воды обсуждается в [15, 45—48]. Пред-
полагают, что хлорорганические соединения реагируют с поверхностны-
ми гидроксильными группами и участками, возникающими при дегидро-
ксилировании поверхности η-оксида алюминия; при этом кислород кис-
лородсодержащих групп замещается на хлор и образуются активные
центры, обладающие свойствами кислотных центров Льюиса.

При взаимодействии СС14 с парными дегидроксилированными уча-
стками поверхности γ-Α12Ο3 образуются центры повышенной кислотно-
сти [45]. В работе [3, с. 66] сформулированы требования к структуре
оксида алюминия и хлорагенту. Предполагают, что активные центры
хлорированного η-оксида алюминия представляют собой комплексы,
в состав которых входят ионы хлора, кислорода и алюминия, а также
протон. Источником протонов служит хемосорбированный хлористый во-
дород, наличие которого обеспечивается присутствием незначительных
количеств воды на поверхности катализатора. Центры, активные в ре-
акции изомеризации парафиновых углеводородов, создаются при обра-
ботке платинированного оксида алюминия хлоридом алюминия за счет
образования на поверхности оксидихлоридов алюминия, стабилизиро-
ванных добавками хлористого водорода [3, с. 73].

Образование кислотных активных центров в результате введения в
алюмоплатиновый катализатор до 2 мае. % фтора происходит путем за-
мещения фтором гидроксильных групп, находящихся на соседних атомах
алюминия [49]; при содержании фтора выше 2 мае.% он замещает изо-
лированные гидроксильные группы, что повышает силу существующих
кислотных центров без увеличения их концентрации. Протонные центры
на поверхности фторированного оксида алюминия могут образоваться
при хемосорбции воды.

Было исследовано влияние фтора на изомеризующую, гидрирующую
и расщепляющую функции алюмоплатинового катализатора (рис. 1, 2)
[3, с. 48].

Увеличение изомеризующей активности при промотировании алюмо-
платиновых катализаторов фтором (рис. 2) связано с усилением льюи-
совской и появлением бренстедовской кислотности. Одновременное
уменьшение активности катализатора в реакциях гидрирования бензола
и гидрогенолиза парафинов указывает на изменение состояния платины,
что было подтверждено ИК-спектроскопическим исследованием адсорб-
ции СО [3, с. 49]. Фторирование катализатора приводило к существенно-
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му повышению частоты колебаний СО, что говорит об усилении электро-
нодефицитности платины. Последнее можно объяснить усилением акцеп-
торных центров носителя, с которыми взаимодействует платина.

Осернение алюмоплатинового катализатора, промотированного фто-
ром, приводит к подавлению реакции гидрогенолиза в процессе изомери-
зации м-пентана, не изменяя изомеризующую активность катализатора
[3,с. 55].

Исследование адсорбции СО на осерненном катализаторе методом
ИК-спектроскопии показало, что максимум полосы, соответствующей СО,
адсорбированному на Pt, в присутствии серы смещается в высокочастот-
ную область, и его положение не зависит от степени заполнения поверх-
ности платины оксидом углерода [3, с. 49]. Эти факты свидетельствуют
о неоднородности платины в неосернешюм катализаторе. При осернении
сера образует прочную связь с частью платиновых центров (наименее
электронодефицитных), в то время как электроподефицитные платино-
вые центры после термообработки водородом остаются свободными. По-
вышение электронной дефицитности платины в результате промотиро-
вания фтором и серой приводит к ослаблению связи Pt — С при хемо-
сорбции углеводородов и к подавлению реакций гидрогенолиза, скорость
которых определяется стадией хемосорбции.

Проведенные исследования были положены в основу выбора химиче-
ского состава катализаторов высокотемпературной изомеризации пара-
финовых углеводородов (ИП-62, ИП-62-М и ИП-82). Содержание пла-
тины в них составляет 0,45—0,55 мас.%, содержание фтора в γ-оксиде
алюминия — 3,5+0,5 мас.%, содержание серы —0,2 мас.% [3, 4, 15, 20].

Принципиально важным для синтеза бифункциональных алюмопла-
тиновых катализаторов изомеризации было открытие нового способа
внесения хлора в носитель путем газофазного хлорирования катализато-
ра органическими хлоридами [3, с. 74; 15, 20, 50, 51]. Газофазный спо-
соб хлорирования, который заключается в обработке алюмоплатинового
катализатора при 250—300° инертным газом, содержащим четыреххло-
ристый углерод, позволяет получить катализатор, по силе кислотности
приближающийся к хлориду алюминия, что создает возможность осу-
ществления изомеризации парафиновых углеводородов в отсутствие ме-
талла при 50—100° С. Введение платины обеспечивает стабильность ка-
тализатора.

Изомеризация парафинов на металлцеолитсодержащих катализато-
рах впервые описана в [52] и широко исследована Миначевым с соавт.
[13]. Для проведения этой реакции используют фожазит в кальциевой
и Η-формах и цеолиты типа морденита и ZSM в Нформах. Катализато-
ры высокой активности, дающие возможность осуществлять изомериза-
цию при 230—270° С, могут быть получены при соблюдении ряда усло-
вий; они должны обладать определенной величиной силикатного модуля
(не менее 4,5 для фожазита, 12—18 для морденита и 40 для ZSM), ад-
сорбционной емкостью и степенью кристалличности. Нужная степень
кислотности достигается удалением натрия ионным обменом или деалю-
минированием. Наиболее высокой активностью и селективностью в ре-
акции изомеризации парафинов обладает Н-морденит; металл вносят для
повышения стабильности катализатора [53].

Возможность проведения реакции изомеризации парафиновых угле-
водородов на фторидах металлов V и VI групп в присутствии HF в среде
водорода была впервые показана в работе [54]. Реакция протекает с вы-
сокой скоростью и селективностью при 20—50° С и давлении водорода
0,5 МПа в жидкой фазе на комплексе MF5 — HF. Наиболее стабильной
является система TaF5 — HF, наименее стабильной — SbF5 — HF.

Природа активных центров «сверхкислотных» каталитических систем
типа MFX — HF рассмотрена в работе [43]. Резкое повышение кислотно-
сти фтористого водорода при добавлении SbF5 объясняется образованием
более кислого иона Η2Ρ

Θ. Низкая нуклеофильность сверхкислот, способ-
ствующая стабилизации карбкатионов, обусловлена стабилизацией
ионов F 9 и FSO3

9 вследствие образования комплексных анионов, в кото-
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рых сурьма имеет координационное число 6. Нестабильность данной ка-
талитической системы связана с образованием полимерных соединений и
растворением их в катализаторе.

Селективность и стабильность каталитической системы зависят от со-
отношения скоростей образования карбкатионов и их алкильной пере-
группировки и, следовательно, в существенной мере обусловлены свойст-
вами исходного углеводорода. Так, изомеризация н-бутана с приемлемы-
ми скоростью и селективностью может быть осуществлена на хлористом
алюминии и алюмоплатиновых катализаторах, промотированных хлором.
На алюмоплатиновых катализаторах, промотированных фтором, и ме-
таллцеолитных катализаторах она протекает с низкой селективностью,
а на фторидах металлов за исключением MoFe—HF и AsF5—HF, все же
обладающих некоторой активностью практически не происходит [43].
Неактивность SbF5—HF в изомеризации к-бутана объясняется тем, что
вторичный бутильный катион может перегруппироваться в третичный
только через образование промежуточного первичного карбкатиона, об-
ладающего очень высокой энергией (в отличие от пентильных и гексиль-
ных катионов, перегруппировка которых протекает через образование
вторичных карбкатионов). Протекание изомеризации н-бутана на
А1С13—НС1, AsF5—HF и MoF6—HF объясняют осуществлением перегруп-
пировки бутильного катиона через предварительную стадию димериза-
ции карбкатионов, продукт которой перегруппировывается и расщепля-
ется без образования первичных катионов [33].

При изомеризации высших н-парафинов наиболее эффективны высо-
кокремнистые цеолиты (Н-морденит, ZSM-5), промотированные элемен-
тами VI и VIII групп периодической системы [3, с. 63, 118; 4, с. 142].

На практике катализаторы изомеризации всегда эксплуатируют при
значительном парциальном давлении водорода, что способствует десорб-
ции ненасыщенных промежуточных соединений и обеспечивает высокую
стабильность.

Одним из важнейших вопросов, связанных с изомеризацией парафи-
новых углеводородов, является отравление катализаторов ядами, а также
защита катализатора от их действия. К числу ядов относятся сернистые
и азотистые соединения, оксиды углерода и вода. В результате превра-
щения соединений серы и азота в среде водорода на платиновых ката-
лизаторах образуются соответственно сероводород и аммиак.

Учитывая бифункциональную природу катализаторов изомеризации,
для исследования влияния ядов на свойства металла и носителя подби-
рают такие модельные реакции, которые характеризуют различные
функции катализатора.

Сернистые соединения являются ядом для всех исследованных ката-
лизаторов в реакциях, протекающих преимущественно на металлических
центрах (гидрирование и дегидрирование). Азотистые соединения в срав-
нимых концентрациях не оказывают столь выраженного воздействия на
дегидрирующую активность, но избирательно отравляют кислотные цен-
тры носителя, о чем свидетельствует изменение активности катализато-
ров в реакциях изомеризации [55].

Отравляющее действие сероводорода обусловлено его взаимодейст-
вием с платиной с образованием достаточно стабильных сульфидов. Ток-
сичность сульфидной серы определяется наличием неподеленной элек-
тронной пары [56]. Сравнительно слабое влияние азота связано с пре-
вращением аммиака в присутствии воды в ион аммония, имеющий «не-
токсичную» полностью экранированную структуру [31, с. 307; 56]. Влия-
ние сернистых и азотистых соединений на изомеризующие свойства пла-
тиновых, а также палладиевых катализаторов зависит от природы но-
сителя. Так, сернистые соединения подавляют изомеризацию н-гексана
на катализаторе Pd—CaY, но не влияют на изомеризующие свойства
алюмоплатинового катализатора, промотироваиного фтором [55]. По-
следнее свидетельствует об отсутствии влияния серы на медленную ста-
дию изомеризации парафиновых углеводородов — структурную изомери-
зацию олефинов,
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Отравление алюмофторплатинового катализатора серой (при ее кон-
центрации свыше 0,01 мас.°/о) обусловлено ее воздействием на скорость
стадии дегидрирования парафинов, определяющей в данном случае об-
щую скорость изомеризации. Другой возможной причиной является дей-
ствие серы на кислотные центры оксида алюминия [3, с. 88]. Имеются
данные, свидетельствующие о влиянии носителя на чувствительность на-
несенной платины к отравлению серой. В случае прочной (необратимой)
адсорбции серы на платине без носителя соотношение поверхностных
атомов S и Pt составляет 0,5 [57—59]. Такая адсорбция приводит к пол-
ной дезактивации металла (отсутствию адсорбции СО, Н2, О2, ацетиле-
на, этилена и бензола при температуре ниже 400° С) [59]. При той же
или даже более высокой степени заполнения поверхности серой платина
на оксиде алюминия способна адсорбировать СО, Н2> О2 [60—64] и со-
храняет активность в реакциях гидрирования ароматических углеводо-
родов [60] и изомеризации н-пентана [64]. При адсорбции СО на суль-
фидированной платине возможно образование групп типа СО—Pt—S
[61]. Можно также предположить, что на массивной платине образуется
мостиковый сульфид Pt2S, тогда как на более изолированных центрах
нанесенной платины преобладает линейная структура PtS [65]. В таком
случае при степени покрытия платины серой 0,5 на поверхности алюмо-
платинового катализатора должны сохраняться изолированные центры
адсорбции, что согласуется с отсутствием в ИК-спектрах сульфидиро-
ванных катализаторов полосы мостиковой формы адсорбции СО [63] и
с независимостью положения максимума линейной формы адсорбции
СО—Pt от степени заполнения поверхности катализаторов Pt—А12О3—F
[3, с. 49, 57; 64] и Pt-Al 2O 3 [66].

Механизм отравляющего действия серы на катализатор низкотемпе-
ратурной изомеризации Pt—A12O3—C1 должен принципиально отличать-
ся от рассмотренного выше. В данном случае токсичность серы обуслов-
лена диссоциативной адсорбцией H2S на донорно-акцепторных центрах
хлорированного оксида алюминия [3, с. 88; 67, с. 50—55].

Было также изучено действие оксидов углерода на различные функ-
ции платиновых и палладиевых катализаторов на оксиде алюминия и
цеолитных катализаторов [68]. Дегидрирующая активность всех катали-
заторов снижалась в присутствии оксида углерода независимо от приро-
ды носителя, что указывает на непосредственное взаимодействие СО с
металлом катализатора. Токсичность оксида углерода обусловлена об-
разованием адсорбционных комплексов с платиной. В присутствии окси-
да углерода хемосорбция водорода на поверхности металла увеличива-
ется, что может быть отнесено на счет образования комплексов
Нч / О Н

С/ t причем токсичность СО по отношению к платине уменьша-

ла
ется вследствие его гидрирования до метана. Однако при постоянной по-
даче яда явление детоксикации может не наблюдаться. Можно полагать,
что отравление платинового катализатора оксидами углерода свя-
зано с одновременным воздействием их на металл и носитель — оксид
алюминия или цеолит. Отравляющее действие СО и СО2 на оксид
алюминия обусловлено образованием и адсорбцией воды па его кислот-
ных центрах. Действие оксидов углерода на платину или палладий объ-
ясняется конкурентной адсорбцией углеводородов и оксидов углерода
на поверхности металла. Так как оксид углерода адсорбируется более
прочно, присутствие его в водороде даже в небольших количествах по-
давляет реакции дегидрирования циклогексана и изомеризации н-пен-
тана [3, с. 90].

Изучение отравления платиновых и палладиевых катализаторов во-
дой показало, что при этом решающее значение в реакции изомеризации
парафиновых углеводородов имеют свойства носителей [3, с. 91]. От-
равление водой обусловлено, таким образом, ее взаимодействием с кис-
лотными центрами носителя. В результате регидратации катализаторов
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на основе оксида алюминия происходит образование новых гидроксиль-
ных групп, снижающих концентрацию активных центров на поверхности
А12О3. В цеолитсодержащих системах это явление наблюдается при зна-
чительно больших концентрациях воды, поэтому палладийцеолитный
катализатор изомеризации относительно устойчив к отравлению водой
[68]. Металлцеолитные катализаторы изомеризации (Pt—CaY, Pd—CaY)
мало чувствительны также к отравлению азотистыми соединениями [55]
и диоксидом углерода [68].

Закономерности, найденные при изучении влияния ядов на скорость
и селективность реакций, протекающих на платиновых и палладиевых
катализаторах, позволили установить допустимое содержание отрав-
ляющих примесей в сырье и водороде и рекомендовать меры по защите
катализаторов от действия этих примесей [3].

3. Промышленное применение

В зависимости от применяемого катализатора изомеризация парафи-
новых углеводородов протекает с высокими выходами при температурах
20—370° С, давлении водорода 0,5—3,5 МПа, объемных скоростях подачи
сырья 2,0—3,0 ч~' и мольном соотношении водород : углеводород, равном
2-3 (табл. 2).

В настоящее время в промышленности применяют процессы изоме-
ризации парафиновых углеводородов нескольких типов, их различия
обусловлены свойствами применяемых катализаторов (табл. 2).

В процессах высокотемпературной изомеризации пентан-гексановых
фракций в качестве катализаторов используют системы металл — оксид
алюминия, промотированный фтором, и металл — алюмосиликаты. До-
стигаемая глубина изомеризации н-пентана за один проход при темпе-
ратурах 360—400° С составляет 50—55%, октановое число изомеризата
пентан-гексановой фракции достигает 75 по исследовательскому методу
(им) в чистом виде [3, с. 76].

Применение высококремнистых цеолитов типа морденита [3, 4, 13]
легло в основу создания процесса среднетемпературной изомеризации
пентан-гексановой фракции, осуществляемого при 230—260° С; изомери-
зат, получаемый при однократном пропуске сырья, имеет октановое чис-
ло 80-82 (им).

Наибольшее развитие получили процессы изомеризации к-бутана,
н-пентана и пентан-гексановой фракции при температурах 140—180° на
алюмоплатиновых катализаторах, модифицированных хлорорганически-
ми соединениями или хлоридом алюминия. На подавляющем большин-
стве промышленных установок используют технологию низкотемпера-
турной изомеризации пентан-гексановой фракции по схеме «за проход»
с получением изомеризата, обладающего октановым числом 83—84 (им).

При необходимости получения индивидуальных изопарафиновых уг-
леводородов непревращенная часть парафиновых углеводородов должна
быть возвращена в процесс. В случае изомеризации н-бутана и н-пента-
на рециркуляция является экономически целесообразной и общеприня-
той. При изомеризации пентан-гексановых фракций, которые содержат
большое число изомеров гексана, обладающих близкими температурами
кипения и различными октановыми характеристиками, целесообразность
рециркуляции н-гексана и его низкооктановых монозамещенных изоме-
ров определяется желаемым октановым числом изомеризата. Затраты
энергии на рециркуляцию возрастают с увеличением октанового числа
изомеризата. Соответственно возрастает и себестоимость изомеризата,
которая зависит также от способа выделения парафиновых углеводоро-
дов — ректификацией или извлечением на молекулярных ситах; послед-
ний способ значительно экономичнее [3].

Одним из методов повышения антидетонационной способности изо-
меризатов гексановой фракции является переработка их в процессе се-
лектогидрокрекинга на металлцеолитных катализаторах. В этом процес-
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Таблица 2

Катализатор

Температура, °С

Давление, МПа

Объемная скорость подачи
сырья, ч" 1

Мольное отношение Н 2 : угле-
водород

Превращение за проход,
мае. о/о

Выход d — Q (П) или
С г - С 6 (Г), мас.%

Содержание 2,2-диметилбу-
тана в С6, мас.%

Октановое число продукта
(по им), образующегося за
один проход *

Условия изомеризации К-пептапа (П) и

Pt-Al2Oa-F

Π

370

3,5

2—3

2

52—55

1,5—2

—

г

360

3,5

2—3

2

70

2,5

9,1

75

Я-гексана (Г)

Pd-Ca-H-Y

Π

330

3,0

2,0

3

57

1,8

—

Г

320

3,0

2,0

3

75

2,9

12,8

76

в~присутствии различных

Pt_H-M

Π

200

2,0

2,0

2

57

1,2

—

г

260

2,0

2,0

3

73

3,4

14,6

'

катализаторов [3, 69]

Pt-Al,O,—Cl

Π

140

3,0

2,0

2

75

0,5

—

8Γ

Г

140

3,0

3

2

87

1

25,2

ι

HSbFa

Π

50

0,5

2,5

0

84

0,5

—

HTaF,

Γ

20

0,5

2,5

0

94

0,5—2,5

40,1

89

• При работе на пентан-гексановой фракции с соотношением С В ;С,=1;1 .



се происходит селективный гидрокрекинг нормальных парафиновых уг-
леводородов; избирательность действия катализатора, обусловленная
молекулярноситовым эффектом цеолитов типа эрионита и ZSM, объяс-
няется разницей критических диаметров молекул различного строения
[3, с. 145, 174].

Изомеризация парафинов С7 и выше (в сочетании с частичным гид-
рокрекингом) используется для улучшения характеристик дизельных
топлив и масел. Известен ряд соответствующих отечественных и зару-
бежных технологических процессов, в которых конверсия сырья дости-
гает 98% за один проход [3, 4].

В настоящее время в мире функционирует более 80 установок изоме-
ризации w-бутана, н-пентана и пентан-гексановых фракций. Тенденция
к снижению содержания тетраэтилсвинца и ароматических углеводоро-
дов в автомобильных бензинах способствует возрастанию числа строя-
щихся и проектируемых установок изомеризации [70] и расширению
производства соответствующих катализаторов [71].

III. ДИСПРОПОРЦИОНИРОВАНИЕ ПАРАФИНОВЫХ УГЛЕВОДОРОДОВ

Диспропорционирование парафиновых углеводородов, протекающее
в простейшем случае по уравнению

^ п 2П+2 —* ^п—х

впервые наблюдалось [72] как побочная реакция при изомеризации па-
рафиновых углеводородов на хлористом алюминии. Позднее это превра-
щение было изучено в работах Молдавского с соавт. [73—75].

В результате конверсии н-пентана при 50—90° образовывалось 25—
40% продуктов тяжелее С5 и до 30—50% легких углеводородов (в основ-
ном бутанов) [74]. В качестве активирующих добавок использовали
продукты взаимодействия сульфатов меди и свинца с хлористым водо-
родом, которые рассматривались как доноры НС1. Позднее было пока-
зано, что промотирующее действие сульфатов и хлоридов металлов про-
является и в отсутствие НС1 в безводных условиях и, очевидно, обуслов-
лено образованием молекулярных комплексов хлорида алюминия с со-
лями промоторов [76, 77]. При исследовании диспропорционирования
парафинов С5 — С7 на хлористом алюминии при температурах до 100° С
было установлено, что наряду с солями меди свойствами промоторов об-
ладают соли цинка, кадмия, галлия, а также ряда элементов VI —
VIII групп [78].

Диспропорционирование на хлористом алюминии сопровождается
глубокой изомеризацией получаемых продуктов и побочными реакциями
полимеризации, ведущими к дезактивации катализатора, что ограничи-
вает возможность использования данной каталитической системы.

Наметившийся в 70-е годы дефицит парафиновых углеводородов С4,
С5 при избытке парафинов С6 — С8 стимулировал интерес исследователей
к этой реакции. Было установлено, что глубокое (выше 50%) диспропор-
ционирование парафиновых углеводородов может быть осуществлено
при давлении выше 1 МПа в присутствии высококремнистых цеолитов
(морденита, цеолитов типа ZSM) [7,79—81], а также бифункциональных
катализаторов, содержащих металлы VI и VIII групп на некислотном
носителе [82, 83]. В последнем случае процесс протекает без изомери-
зации продуктов, происходящей на хлористом алюминии и цеолитах.

На цеолитных катализаторах продукты диспропорционирования па-
рафинов несомненно образуются путем многократных промежуточных
превращений, в результате чего состав продуктов не отвечает эквива-
лентному содержанию парафинов легче и тяжелее исходного углеводо-
рода.

Подобный процесс позволяет получать ближайшие легкие гомологи
исходного парафинового углеводорода практически без образования низ-
комолекулярных продуктов С ь С2, что неизбежно при обычном гидро-
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Таблица 3
Распределение продуктов диспропорционирования парафинов С5—С7 на катализаторе

Н-морденит [9] ( Γ = 3 2 0 - Ϊ - 3 4 0 Ο С, р = 5 МПа; объемная скорость подачи
сырья — 1 ч"1, мольное отношение водород : сырье — 0,5)

Продукты*

Q

Сз

с4*

w-Пентан

4,8
9,3

21,0
49,2

ifc-Гексан

1,2
2,5

30,6
37,8

«-Гептан

1,5
1,9

36,8
38,0

Продукты*

с5
с6с.
с8

н-Пентан

15,7
—
—

м-Гексан

26,8
—
1,1
—

к-Гептан

14,7
6,6
—
0,5

• Отношение изо/к s; 2;1.

генолнзе. Так, на Н-мордените осуществлено превращение н-бутана в
пропан с селективностью около 90% [80]:

ЗС4Н10 + Н 2=4С 3Н 3.

По данным [9] преобладание легких парафинов в продуктах диспро-
порционирования на металлморденитном катализаторе становится бо-
лее выраженным при переходе от н-пентана к н-гексану, что может быть
объяснено интенсивным гидрокрекингом гептанов (табл. 3). Действи-
тельно, м-гептан в изученных условиях в основном подвергается гидро-
крекингу с образованием эквимолекулярных количеств пропана и бута-
нов. Таким образом, превращение м-гексана может быть описано сум-
марным уравнением:

2C6H i 4 + H 2 = C 3 H 8 + C 4 H 1 0 + C 5 H 1 2 . (2)

В этом смысле подобный процесс можно также рассматривать как
бимолекулярный гидрокрекинг [9]. На существенную роль диспропор-
ционирования при гидрокрекинге парафинов на металлцеолитных ката-
лизаторах ранее было указано в работе [84]. Примерно 70% парафи-
новых углеводородов С4 и С5 имеют разветвленное строение. Наряду с
основной реакцией в незначительной степени протекают побочные реак-
ции мономолекулярного гидрокрекинга сырья и продуктов С4, С5: выход
продуктов С!, С2 не превышает 5 мол.% в расчете на превращенный гек-
сап, а выход пропана близок к стехиометрическому по уравнению (2).

Относительно механизма диспропорционирования парафиновых уг-
леводородов существуют различные точки зрения. По мнению авторов
[7, 77, 81] оно протекает по схеме конденсация — деление, т. е. без обра-
зования низкомолекулярных алкилирующих агентов.

Согласно [75, 85], реакция происходит по механизму трансметили-
рования.

По данным [86, 87] в процессе превращения парафинов С5, С6 на
Н-мордените и цеолите H-ZSM-5 в присутствии бензола при 300—380° С
и давлении 3,5 МПа образуются значительные количества алкилбензо-
лов С, — С10 (глубина алкилирования бензола превышает 50%), что рас-
сматривают как принципиальное подтверждение механизма трансалки-
лироваыия [75, 85]. Однако из тех же данных [86, 87] можно сделать
вывод, что наиболее существенную роль играет межмолекулярный пере-
нос фрагментов С2, С3, поскольку основными первичными продуктами
алкилирования являются этилбензол (на Н-мордените) и пропилбензо-
лы (на H-ZSM-5).

Анализ немногочисленных данных [7, 79—83] свидетельствует о том,
что наибольшие перспективны для использования в процессе диспропор-
ционирования парафинов С6, С, с получением изопарафиновых углево-.
дородов С4, С5 имеют металлсодержащие высококремнистые цеолиты.
Реакцию проводят при давлении водорода 3—10 МПа, температурах
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300—450° и объемной скорости подачи сырья 0,5—2 ч~'. Для интенсивно
го протекания реакции диспропорционирования необходимо поддержи-
вать более высокое парциальное давление углеводорода, чем при гидро-
крекинге.

При изучении диспропорционирования смесей изобутана и «-гексана
на металлцеолитном катализаторе с образованием изопентана (обрат-
ная реакция по уравнению (1)) показано, что по мере повышения моль-
ного отношения изобутан: н-гексан от 0,5 до 2,7 выход изопентана уве-
личивается с 14,3 до 49,3 мае.% [7]. Приведенные в [7] для сравнения
данные по гидрокрекингу н-гексана свидетельствуют, что диспропорцио-
нирование обеспечивает значительно более благоприятный состав про-
дуктов реакции (повышенное содержание изопентана и изогексанов).

Реализация промышленных процессов диспропорционирования пара-
финовых углеводородов позволит увеличить производство остродефицит-
ных парафинов С4, С5 за счет переработки ближайших гомологов без
образования малоценных легких продуктов С ь С2 и, как видно из урав-
нения (2), существенно ограничит расход водорода по сравнению с гид-
рокрекингом.

IV. ДЕГИДРИРОВАНИЕ ПАРАФИНОВЫХ УГЛЕВОДОРОДОВ
НА АЛЮМОПЛАТИНОВЫХ КАТАЛИЗАТОРАХ

Дегидрирование парафиновых углеводородов С4, С5 было впервые
осуществлено на оксидных катализаторах. Это привело к созданию круп-
нотоннажных промышленных процессов дегидрирования бутанов и изо-
пентана на оксиднохромовых катализаторах, промотированных добав-
ками щелочных металлов [11, с. 147, 157; 17]. Дегидрирование высших
н-парафинов до соответствующих моноолефинов было также вначале
изучено на алюмохромовых катализаторах [18]. В дальнейшем с целью
повышения селективности и стабильности алюмохромовых катализато-
ров реакцию осуществляли в среде водорода на катализаторах, промо-
тированных литием или калием [88, 89].

В конце 60-х годов в связи с развитием производства полиметалли-
ческих катализаторов риформинга и ростом потребности в высших ли-
нейных моноолефинах для получения поверхностно-активных веществ
и моющих средств дегидрирование н-парафинов С8 — С18 в промышлен-
ном масштабе стали проводить на платиновых полиметаллических ката-
лизаторах [10, 90]. Увеличилось число патентов по дегидрированию на
платине низших парафинов, начиная с пропана, а также этилбензола
[15]. В 80-х годах появились данные о разработке подобных процессов
дегидрирования парафинов С3 — С5 в моноолефины [5, 6, 8, 90]. Основ-
ные преимущества платиновых катализаторов — способность проводить
реакцию с высокой скоростью и селективностью (90—95%) —придают им
особую ценность в свете современных требований интенсификации тех-
нологии и экономии сырья [91,92]. Тем не менее, как следует из обзо-
ров и монографий [17, 18, 93—96], особенности дегидрирования парафи-
новых углеводородов в олефины на металлических катализаторах слабо
освещены в литературе по сравнению с дегидрированием на оксидах.

1. Термодинамика, кинетика, механизм

В соответствии с данными по равновесию реакции дегидрирования
парафинов до моноолефинов, практически приемлемая глубина дегид-
рирования (30—40% Для легких и 10—15% для высших парафинов) в
среде водорода достигается при давлении не более 0,2—0,4 МПа
(табл. 4).

Согласно [101, 102], совокупность возможных превращений парафи-
новых углеводородов тяжелее С5 на платиновых катализаторах может
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быть представлена следующей схемой:

Схема
17

Продукты деструкции

Г ί
16

Парафин

15

V
олефин

5

диен
ί

ι

I»
кокс

Us

i
арен

алкилцикло-
пентан

алкилцикло-
12

_> алкилцикло-

14

пентадиен

Основная реакция образования моноолефинов (1) катализируется
металлическими центрами и является первичной по отношению к боль-
шинству побочных реакций (2—14), которые протекают как на металле,
так и на носителе. Этим определяется необходимость модифицирования
обоих компонентов катализатора, а также существенного ограничения
времени контакта.

Исследования кинетики дегидрирования парафинов с образованием
олефинов на платине начаты сравнительно недавно. Кинетические дан-
ные по дегидрогенизации к-парафиновС10—С14 на катализаторах, промо-
тированных добавками лития и вольфрама [103], олова [104] и свинца
[105] согласуются с консекутивной схемой ароматизации (реакции 1—3
на схеме).

Скорость образования н-моноолефинов из высших к-парафинов (С10 —
С12) на алюмоплатинооловянном катализаторе при 430—470° и атмо-
сферном давлении выражается уравнением [104]

г = (*ιΡι —

где ри р2, р3 — парциальные давления парафина, моноолефинов и диоле-
финов соответственно; ku кг, п2, п3 — константы (п3~^>пг).

Ароматические углеводороды в изученных условиях не влияют на
скорость образования олефинов.

Кинетика дегидрирования изобутана на биметаллических алюмопла-
тиновых катализаторах (промоторы — медь, кадмий, индий, олово, се-
лен; 500—600° С, 0,1 МПа) соответствует уравнению [106]:

где γ — коэффициент, учитывающий обратимость реакции; прочие обо-
значения см. выше.

Механизм дегидрирования включает следующие стадии [104, 106,
107]:

1) адсорбция парафинового углеводорода с отщеплением одного ато-
ма водорода; 2) отщепление второго атома водорода с образованием ад-
сорбированного олефина; 3) десорбция олефина; 4) десорбция водорода.

В случае последовательного дегидрирования до диолефина и арома-
тического углеводорода появляются дополнительные стадии соответст-
венно реадсорбции моно- и диолефина и десорбции диолефина и арома-
тического продукта. Для кинетики дегидрирования парафинов с разной
молекулярной массой, наряду с общими чертами (первый порядок по
исходному углеводороду, торможение продуктами реакции), характер-
ны значительные различия. Так, по изотопным данным, медленной ста-
дией дегидрирования изобутана является диссоциативная адсорбция па-
рафина [106], тогда как при дегидрировании высших парафинов мед-
ленная стадия — десорбция продуктов [104].

Существенные различия в кинетике и химизме дегидрирования на
платине может вызывать присутствие промоторов. На биметаллических
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Таблица 4

Равновесные степени

р, МПа
Исходное мол.

соотношение
H 2:RH

Пропан [22] **

0,1
0,1
0,2
0,2

0
1
0
1

Изобутан [97] **

0,1
0,1
0,2
0,2

0
1
0
1

к-Бутан [98, 99] **

0,1
0,1
0,2
0,2

0
1
0
1

Изопентан [98] **

0,1
0,1
0,2
0,2

0
1
0
1

к-Додекан [100]

0,2
0,2
0,4
0,4

1
8
1
8

«-Октадекан [100]

0,2
0,2
0,4
0,4

1
8
1
8

дегидрирования парафинов в моноолефины *

Равновесная степень дегидрирования
при температуре, °С

477

14
4
9,5
2

427

14
3,5

9
1,5

427

10
2,5
7,5
1

427

19
7
4,5
3,5

440

12
8
7
4

440

18
12
10

6

527

25
11,5
17,5

6

527

42
29
32
17

527

37
21
27
13

527

57
45
44
30

460

19
12
11

7

460

27
19
16
10

577

41
26
30
16

627

78
71
66
56

627

75
66
61
50

627

88
84
80
73

480

28
19
17
11

480

38
28
24
16

(мол.%)

627

59
47
46
32

727

95
93
91
87

727

93
91
87
83

727

97
96
94
92

500

38
28
24
16

500

49
39
34
24

• Продуктами реакции являются равновесные смеси моноолефинов с разным положением двойной
связи в молекуле.

· * В литературном источнике приведены равновесные степени дегидрирования только для давления
0,1 МПа в отсутствие водорода; остальные величины получены расчетом.

катализаторах (в отличие от непромотированного катализатора) наблю-
дается торможение ароматизации по маршрутам, кинетически связан-
ным с олефинами (реакции 2, 6, 7 на схеме) с соответствующим увели-
чением вклада «скрытого» маршрута ароматизации 17 без десорбции
промежуточных продуктов [108].

В работе [109] получено кинетическое уравнение скорости дегидри-
рования изопентана в изоамилены в присутствии водяного пара на пла-
тинооловянном катализаторе, нанесенном на шпинель цинк — оксид алю-
миния (546—589° С, 0,1 МПа), с учетом дезактивации катализатора кок-
сом:

г = 1 — exp (— аск),

где /Ср — константа равновесия дегидрирования; ku Ь — константы; ск —
концентрация кокса в катализаторе; а — параметр; прочие обозначения
см. выше.
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2. Катализаторы

Платиновые катализаторы дегидрирования парафинов представляют
собой высокодисперсные многокомпонентные системы, нанесенные на
термостойкий оксидный носитель с развитой поверхностью. Концентра-
ция платины и промоторов обычно не превышает 1 мас.%. Наиболее
распространенный носитель — γ-оксид алюминия [10, 15]. Ранее подоб-
ные платиновые катализаторы получили широкое распространение в
процессе риформинга низкого давления [31, 32].

В случае осуществления процесса дегидрирования в присутствии во-
дяного пара при температуре около 600° в качестве носителя применяют
весьма стабильные шпинели на основе оксида алюминия, содержащие
магний [ПО] или цинк [111].

Чтобы подавить кислотность, в состав катализатора вводят щелоч-
ные или щелочноземельные металлы, а также удаляют галоген (хлор).
Добавление элементов побочных подгрупп I — VI групп периодической
системы имеет целью преимущественно модифицирование платины.

В качестве промоторов чаще всего используют литий или калий,
а также элементы подгруппы германия [15]. Природу поверхности вы-
сокодисперсных нанесенных платиновых катализаторов обычно рас-
сматривают на основе представлений о кластерах — некристаллических
частицах размером, как правило, менее 1 нм [ 112].

Состояние атомов и характер их взаимодействия в кластерах и в кри-
сталлах существенно отличаются, что обусловлено координационной не-
насыщенностью большинства атомов в первом случае. На поверхности
полиметаллических нанесенных катализаторов образуются сложные
кластеры, включающие в свой состав либо только атомы металлов (кла-
стеры сплавного типа [112]), либо атомы активного металла вместе с
низковалентными катионами промотора, стабилизированными за счет
взаимодействия с носителем [95, 113]. В зависимости от размера частиц,
природы взаимодействия активного металла с носителем и промотора-
ми может происходить существенное изменение удельной активности и
селективности активного металла [95, 114, 115], обусловленное как гео-
метрическим эффектом (разбавление активного металла инертным ком-
понентом, уменьшение размера кластеров), так и электронным эффек-
том (модифицирование активного металла в результате электронного
взаимодействия с промотором [116, 117]). Основной причиной дезакти-
вации платиновых катализаторов дегидрирования в условиях реакции
является отложение кокса. Помимо блокировки поверхности металла и
пор носителя коксом [118], контакт платины с углеводородной средой
вызывает уменьшение поверхности металла за счет его кристаллизации
[119] или образования шпинели с оксидом алюминия [120].

Эти эффекты, очевидно, представляют собой частные формы общего
процесса формирования поверхности катализаторов под воздействием
реакционной среды, рассмотренного в работах Баландина [121], Рогин-
ского [122] и Борескова [123].

В результате зауглероживания изменяются активность и селектив-
ность платины в реакциях гидрогенолиза, изомеризации и дегидроцик-
лизации н-гексана [124] и дегидрирования циклогексена [125, с. 487].
Интенсивность отравления катализатора коксом не определяется исклю-
чительно его концентрацией и может существенно различаться в зави-
симости от условий коксообразования и природы каталитической реак-
ции. Причинами изменения токсичности кокса могут быть: а) различие
структуры коксовых отложений [125, 126] (в частности, влияние упоря-
доченного и неупорядоченного слоев кокса может быть существенно
различным [125]); б) изменение количественного распределения кокса
между металлом и носителем при изменении условий коксообразования
[127]; в) избирательное отравление металлических центров, катализи-
рующих данную реакцию (дейтерообмен, дегидрирование, гидрогенолиз
[128,129]).
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Важнейшей особенностью современных полиметаллических катали-
заторов является их повышенная стабильность в условиях образования
кокса. Причинами коксоустойчивости подобных катализаторов считают
уменьшение интенсивности коксоотложения в результате отравления
промотором сильных кислотных центров (при введении олова [130,
131]), насыщение интермедиатов — предшественников кокса (рений
[132, 133]) или гидрирование углеродистых отложений (иридий [134]).
Вместе с тем в последние годы были получены данные, указывающие
на резкое ограничение зауглероживания платины в нанесенных катали-
заторах дегидрогенизации, промотированных элементами подгрупп цин-
ка, галлия, германия, без снижения общей концентрации кокса [15, 65,
66, 135—142]. Подобный коксозащитный эффект, обусловленный по дан-
ным ИК-спектроскопии СО [135, 136, 138] и хемосорбции бензола [66]
ослаблением адсорбции реактантов на платине, связан с миграцией пред-
коксовых интермедиатов на носитель, т. е. с накоплением кокса вне по-
верхности активного металла.

Аналогичными коксозащитными свойствами обладает система ре-
ний—сера [15, 65], что объясняется высокой стабильностью сульфидов
рения [65]. Была обнаружена зависимость промотирующего действия
рения от присутствия серы в составе платиновых катализаторов [143,
144].

Рассмотренные представления позволяют объяснить сохранение вы-
сокой эффективности биметаллических алюмоплатиновых катализаторов
дегидрогенизации даже при содержании кокса свыше 10% от массы ка-
тализатора [31, с. 355, 358; 32, с. 101; 145—148].

3. Технологические процессы дегидрирования
парафиновых углеводородов

Дегидрирование высших н-парафинов осуществляют в неподвижном
слое некислотного полиметаллического алюмоплатинового катализато-
ра при высоких объемных скоростях подачи сырья (20—40 ч^1), неболь-
шом избыточном давлении водорода (0,3—0,4 МПа) и температуре 450—
500°. Конверсия за проход составляет ~10 мае. %> что предопределяет
необходимость многократной рециркуляции непрореагировавших пара-
финов [10, 15, 149, 150]. Малая глубина дегидрирования позволяет про-
водить процесс в одном адиабатическом реакторе.

Разработанный фирмой ЮОП (США) процесс «Пакол», характери-
зующийся указанными показателями, нашел применение в промышлен-
ности [149, 150]. Перспективность получения моноолефинов этим мето-
дом определяется исключительно высокой (не менее 90%) селектив-
ностью и экономичностью процесса. Дополнительным ценным продуктом
является также водородсодержащий газ с чистотой 96 об. %, выход ко-
торого в расчете на исходное сырье составляет 2—2,7 мас.%.

Катализат дегидрирования может быть непосредственно использован
для алкилирования бензола с выделением непрореагировавших парафи-
нов на стадии ректификации продуктов алкилирования. В случае приме-
нения олефинов для синтеза высших спиртов методом оксосинтеза ка-
тализат с установки дегидрирования направляют на стадию адсорбци-
онного выделения олефинов (процесс «Олекс»), где получают концен-
трат, содержащий 90—95% линейных моноолефинов. К 1983 г. эксплуа-
тировалось и строилось 22 установки процесса «Пакол» [150] единичной
мощностью 25—100 тыс. τ олефинов в год. Имеется сообщение о разра-
ботке форсированного варианта процесса с конверсией 13—14,5% за
проход [150].

Как следует из табл. 5, отечественные технологические процессы име-
ют аналогичные основные показатели. Увеличение конверсии с 10—11%
до 16—17% позволяет снизить кратность циркуляции непрореагировав·
шего сырья в 1,5 раза и уменьшить энергозатраты, что согласуется с вы-
водами [150]. В соответствии с промышленной практикой катализатор
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Таблица 5

Характеристики процесса дегидрирования парафиновых углеводородов
С и —С 1 4 на полиметаллическом алюмоплатиновом катализаторе [15]

Показатели

Давление, МПа абс.
Конверсия, мас.%
Селективность образования м-моноолефи-

нов, мас.%
Продолжительность реакционного цикла,

сут

Режим

нормальный

0,4-0,5
11,2
90

30

жесткий

0,3
17,8
85*

20

Примечание: температура — 460—500° С, объемная скорость подачи жидкого сырья
20—30 ч~1, мольное отношение водород:сырье=8:1.

• Без гидрирования диенов.

после однократного сырьевого цикла заменяют свежим и направляют
на извлечение платины.

В начале 80-х годов была показана возможность селективного дегид-
рирования парафиновых углеводородов С3 — С5 в моноолефины на про-
мотированных алюмоплатиновых катализаторах с реакционным циклом
до 15 суток [90, 97, 151]. В изотермическом реакторе с неподвижным сло-
ем катализатора при скорости подачи сырья до 1000 ч"1 (по газу) была
достигнута конверсия парафинов С4, С5 30—40 мас.% с селективностью
по моноолефинам до 91—92,5 мас.%· Эти показатели существенно лучше,
чем в кипящем слое оксиднохромового катализатора (табл. 6). Содер-
жание кокса в катализаторе в конце цикла достигает 12—15 мас.%
(0,007—0,012 мас.% в расчете на пропущенное сырье).

Значительный интерес к получению олефинов С3 — С5 методом де-
гидрирования парафинов обусловлен их широким применением в нефте-
химии, в основном для получения мономеров СК и полиолефинов [15—
17], и_значительным ростом добычи сырья — сжиженных нефтяных га-
зов [152]. В короткий срок для этой цели было разработано три новых
процесса [153].

В процессе «Олефлекс» фирмы ЮОП (США) используется блок из
трех адиабатических реакторов, аналогичных реактору процесса «Па-
кол», с промежуточным подогревом потока для компенсации эндотерми-
ческого теплового эффекта реакции ( — 130 кДж/моль). Процесс осу-
ществляют в движущемся слое полиметаллического платинового ката-
лизатора (типа катализатора процесса «Пакол») с непрерывной реге-
нерацией. Коксообразование не превышает 0,02 мас.% в расчете на
сырье [97]. Рабочий цикл катализатора, выдерживающего более 250 ре-
генераций [97], составляет 3-14 суток [153]. При конверсии изобутана
45% селективность образования изобутилена составила 87,5%, а селек-
тивность дегидрирования изопентана с учетом образования изопрена
77,5 мас.% [97].

В процессе «Стар» фирмы Филипс, осуществляемом в изотермиче-
ском трубчатом реакторе с неподвижным слоем катализатора в присут-
ствии водяного пара [153], судя епо патентам этой фирмы [17, 111],
также используется промотированный платиновый катализатор на осно-
ве термостойкой шпинели.

Согласно сообщению [153], при продолжительности рабочего цикла
катализатора 8 ч селективность дегидрирования изобутана достигает
95 мол.% при конверсии ~50%, что согласуется с патентными и иссле-
довательскими данными по дегидрированию парафинов на подобных ка-
тализаторах в близких условиях [111, 154]. Процессы «Олефлекс» и
«Стар» проходят проверку в полупромышленном масштабе [153].
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Таблица 6

Показатели процессов дегидрирования бутанов и изопентана на различных катализаторах [16, 151]

Показатели

Температура, °С

Давление, МПа

Мольное отношение водород:сырье

Объемная скорость подачи сырья (по газу),
ч" 1

Степень превращения за проход, мас.%

Выход олефинов на превращенное сырье,
мас.%

Селективность, % от теоретической

а

545—560

0,2

0,75:1

1000

31

92,5

96,0

н-Бутан

б

570—600

0,1—0,2

—

юо—зоо

41—43

72—76

75—79

а

540-570

0,25

1:1

1000

40

91,1

94,5

Изобутан

б

580—620

0,1-0,2

—

100—300

44—48

77—82

80—85

Изопентан

а

530-560

0,2

2:1

700

30

92,0

94,5

i

550—610

0,1-0,2

—

100—300

43—45

68—74

70—76

Примечание: катализаторы: а — алюмоплатиновый, б — алюмохромовый К-5.



Таким образом, из трех новых процессов дегидрирования парафинов
С3, С4 два основаны на использовании полиметаллических платиновых
катализаторов, что указывает на сохранение ранее отмеченной тенден-
ции к расширению сферы их применения [15].
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