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Выполнен обзор каталитических процессов и производств получения олефинов на основе легких
алканов и различных фракций нефти. Рассмотрены современные традиционные промышленные
технологии пиролиза и крекинга различного углеводородного сырья и альтернативные каталити-
ческие процессы получения олефинов из метанола (МТО), из угля (СТО), окислительной диме-
ризацией метана в этилен (ОСМ), Фишера–Тропша (FTO), а также дегидрированием углеводо-
родов С2–С5. Приведены конструкции каталитических реакторов, оптимальные режимы их про-
мышленной эксплуатации, эффективные промышленные каталитические системы. Проведен
анализ активности и селективности работы новых цеолитсодержащих катализаторов на основе Pt,
оксидов Cr, V, Mo, Ga, а также Co, Ni, Sn, Ce, In, Cu, Zn, Fe в реакции дегидрирования легких алка-
нов. Рассмотрено влияние природы активных центров катализаторов, структуры и свойств подлож-
ки, методик приготовления катализаторов на эффективность их работы в реакциях неокислитель-
ного и окислительного дегидрирования алканов С2–С5.
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ВВЕДЕНИЕ

В настоящее время в мире происходит не-
уклонный рост производственных мощностей
установок получения олефинов при возрастании
требований по качеству производимой продук-
ции [1–4]. Увеличение спроса на легкие олефины
связано с быстрым ростом потребления полиэти-
лена и полипропилена – продуктов, полученных
на их основе [5]. Этилен является ценным сырьем
для производства таких ключевых продуктов хи-
мического синтеза как оксид этилена, этилбензол,
стирол, винилхлорид и винилацетат, этилен-про-
пиленовые каучуки. Основную долю в структуре
потребления этилена в РФ составляет производ-
ство полимеров (70%), винилхлорида-поливи-
нилхлорида (15%), этилбензола-стирола (7%).
Производимый в РФ пропилен в основном на-
правляется на внутренний рынок (95%). Пропи-
лен используется в производстве полимеров про-
пилена (80%), оксида пропилена, пропиловых,
бутиловых, гексиловых, октиловых спиртов, ку-

мола, акрилонитрила, эпоксидных смол, пропи-
ленгликоля, масляного альдегида и т.д. [6, 7].

Традиционными способами производства
этилена и пропилена являются процессы пироли-
за и каталитического крекинга различного угле-
водородного сырья, причем пропилен является
побочным продуктом производства этилена. Не-
обходимо отметить, что использование различ-
ных типов сырья оказывает существенное влия-
ние на отношение пропилен/этилен в продуктах
реакции установок пиролиза и каталитического
крекинга. Так, например, в процессе парового
крекинга углеводородов выход этилена и пропи-
лена в зависимости от типа сырья и режимов ра-
боты установки составляет 24–55% и 1.5–18% со-
ответственно [8]. Состав сырья может варьиро-
ваться от легких алканов С2–С4 до жидких
углеводородов, причем при паровом крекинге
пропана или бутана выход этилена составляет 23–
42%, выход пропилена – 14–21%, в процессе па-
рового крекинга этана выход этилена – 80%, а вы-
ход пропилена крайне низкий и составляет около
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2.4% [9]. Отмечено, что строительство многочис-
ленных установок парового крекинга этана ока-
зало сильное влияние на производственные мощ-
ности по пропилену и способствовало развитию
альтернативных технологий его получения (табл.1)
[8–10].

В последние годы, несмотря на рост производ-
ственных мощностей установок пиролиза и уста-
новок крекинга не удовлетворяется растущий
спрос рынка, в частности, на пропилен. Мировое
производство пропилена в 2016 г. составляло свы-
ше 70 млн. тонн/год, этилена – 173 млн т/год [5],
в 2019 г. мировое производство пропилена воз-
росло до 130 млн т/год, этилена – до 185 млн т/год
[9], а к 2025 г. мировое производство пропилена
составит по прогнозам 192 млн т/год, этилена –
222 млн т/год [11, 12].

В РФ объем производства олефинов в 2018 г.
составил 1.97 млн т пропилена и 2.99 млн т этиле-
на [6], в 2020 г. – 2.9 млн т пропилена и 4.26 млн т
этилена [13].

Крупнейшими странами-производителями
этилена в мире являются США, КНР, Саудовская
Аравия, Япония, Германия, Южная Корея, Канада
и Сингапур [14]. Известные мировые компании
по производству этилена: Exxon Mobil Chemical
Co, Saudi Basic Industrial Corp., Dow Chemical Co.,
Royal Dutch Shell PLC, Sinopec, Total AS, Chevron
Philips Chemical Co., LyondellBasell и др. [15].

В РФ этилен производится на предприятиях
ПАО “Казаньоргсинтез” (ЭП-640), ПАО “Ниж-
некамскнефтехим” (ЭП-600), ООО “Ставролен”
(ЭП-350), ООО “Газпром нефтехим Салават”
(ЭП-340), ООО “Томскнефтехим” (ЭП-300),
“Ангарский ЗП” (ЭП-300), АО “СИБУР-нефтехим”
(ЭП-300), ПАО “Уфаоргсинтез” (ЭП-210) и др.
В последние годы происходит постепенное нара-
щивание мощностей установок по производству
этилена, пропилена, полимеров этилена и пропи-
лена. В 2022 г. планируется введение в эксплуата-
цию нового этиленового комплекса ЭП-600 на
ПАО “Нижнекамскнефтехим”, производительно-
стью 600 тыс. т этилена/год и 272 тыс. т пропиле-
на/год [14, 16]. ПАО “СИБУР Холдинг” и China Pe-
troleum & Chemical Corporation (Sinopec) создали
совместное предприятие на базе “Амурского газо-
химического комплекса”, окончание строительства
которого запланировано на 2024 г. Производствен-
ные мощности по полиэтилену составят 2300 тыс.
т/год и по полипропилену 400 тыс. т/год [14, 17].

Помимо пиролиза и каталитического крекин-
га углеводородного сырья в РФ для получения
пропилена используется дегидрирование пропа-
на (ООО “ЗапСибНефтехим”) и дистилляция
пропан-пропиленовой фракции (ПАО “Уфаорг-
синтез”, АО “Сибур-Химпром”) [6, 18]. В 2014 г. в
РФ введена в эксплуатацию установка C3 Oleflex
на основе процесса UOP в ООО “Тобольск-По-
лимер” (в наст. вр. ООО “ЗапСибНефтехим”),
проектная мощность которой составила 510 тыс. т

пропилена/год. Произведенный дегидрировани-
ем пропана пропилен по технологии Oleflex на-
правляется на установку синтеза полипропилена
по технологии Innovene, мощностью 500 тыс. т по-
липропилена/год [19]. С декабря 2016 произошла
интеграция производств мономеров и полимеров в
единое предприятие ООО “Сибур Тобольск”, а в
декабре 2020 года ООО “Сибур Тобольск” и
ООО “ЗапСибНефтехим” были объединены в
ООО “ЗапСибНефтехим”. В настоящее время
ООО “ЗапСибНефтехим” (г. Тобольск, ПАО “СИ-
БУР Холдинг”) производит также 500 тыс. т поли-
пропилена по технологии Spheripol и 1500 тыс. т
полиэтилена в год, где в качестве сырья использу-
ются этилен и пропилен с установки пиролиза уг-
леводородного сырья [20]. В 2023 г. ПАО “Тат-
нефть” введет в эксплуатацию установку получе-
ния пропилена. Природный газ будет
перерабатываться в метанол и в дальнейшем в
олефины – этилен и пропилен, а также аромати-
ческие углеводороды [21].

В связи с растущим спросом на олефины в ми-
ровой практике широко используются альтерна-
тивные технологии их получения, в частности, де-
гидрированием алканов С2–С5, а также из метанола
(процесс “methanol to olefins” МТО/“methanol to
propylene” MTP), из угля (процесс “coal to olefins”
СТО) или из биомассы (BMTP).

В РФ имеются также значительные запасы
сжиженного газа, как в северных регионах, так и
в шельфовой зоне. Сжиженный газ может быть
эффективно использован для дальнейшей пере-
работки в оксиды этилена, пропилена, углеводо-
роды моторных топлив. Продажа сырья, такого
как сжиженный газ, малорентабельна по сравне-
нию с транспортировкой и продажей жидких
ключевых продуктов синтеза, полученных на его
основе. Производства переработки сжиженного
газа будут высокорентабельными, особенно при
строительстве установок на местах газодобычи,
что сократит затраты на транспортировку газа и
обеспечит северные регионы РФ дешевым ди-
зельным и реактивным топливом.

ТРАДИЦИОННЫЕ ПРОМЫШЛЕННЫЕ 
ПРОЦЕССЫ ПОЛУЧЕНИЯ ОЛЕФИНОВ

Традиционными промышленными техноло-
гиями производства легких олефинов являются
процессы термического пиролиза, парового или
пароводородного термического пиролиза [22–
31], каталитического пиролиза [32], пиролиза в
присутствии инициирующих добавок [33], ката-
литического крекинга [34–36], проводимых при
повышенных температурах.

В [37] исследована динамика процессов этиле-
нового региона химико-технологического ком-
плекса по переработке газов крекинга и пиролиза
для удовлетворения потребности в олефинах и их
рационального использования. Показано, что
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разработанные модели процессов с учетом неста-
ционарной активности катализаторов, позволя-
ют поддерживать производительность продуктов
на выходе из этиленового региона на требуемом
уровне [37–40].

ПИРОЛИЗ УГЛЕВОДОРОДНОГО СЫРЬЯ
Пиролиз является крупнотоннажным про-

мышленным процессом производства этилена и
пропилена. Традиционно процессы пиролиза уг-
леводородного сырья проводятся в трубчатых пе-
чах при температурах 800–900°С, давлении близ-
ком к атмосферному, времени контакта 0.01–0.5 с,
в присутствии водяного пара. В зависимости от
типа используемого сырья: этан, пропан, бутан,
прямогонный бензин или газойль соотношение
пропилен/этилен в продуктах реакции изменяет-
ся [41–43].

В настоящее время в мире продолжается стро-
ительство установок пиролиза легкого углеводо-
родного сырья: этана, пропана, сжиженных угле-
водородных газов (СУГ) и смешанного сырья [9,
10, 29, 33]. Также особое внимание уделяется глу-
бокой переработке жидких продуктов пиролиза с
целью рационального использования продуктов
нефтехимического производства с получением
алкилароматических углеводородов, в частности
бензола [22, 44].

Представленный на рис. 1 реакторный узел
пиролиза сконструирован специально для пиро-
лиза углеводородов (или углеводородных фрак-
ций нефти или исходной нефракционированной
нефти). Первоначально в конце XIX в. использо-
вали пиролиз для получения осветительного газа.
Первая промышленная установка пиролиза бен-
зиновой углеводородной фракции нефти была
мощностью по этилену 10000 т/год. В радиантной
части печи пиролиза пирозмеевики располага-
лись горизонтально, поэтому теплонапряжен-
ность подобных печей оказалась невысокой –
всего 25 тыс. ккал/м2 ч [45]. Показано при этом,
что использование факельных горелок малоэф-
фективно. Первые промышленные процессы пи-

ролиза углеводородов нефти были созданы прак-
тически одновременно в СССР и США в конце
40-х годов XX в.

Так как этилен, пропилен и бутилены при оли-
гомеризации способны образовать высокоокта-
новые авиационные бензины и автомобильные
карбюраторные топлива, их производство интен-
сивно развивалось уже в ходе Великой Отече-
ственной войны 1941–1945 гг. В первую очередь
развитие осуществлялось в направлении увеличе-
ния производительности пиролизных установок
производства бензиновых углеводородов.

В конструкциях пиролизных печей факельные
горелки были переведены на беспламенные го-
релки при вертикальном расположении змееви-
ков в печах. При этом трубы радиантных змееви-
ков были подвергнуты двухстороннему облуче-
нию, что позволило увеличить температуру
пиролиза до 820–830°С. Трубы для печей изготав-
ливались из высоколегированных сталей методом
центробежного литья. Это позволило увеличить
срок их эксплуатации при повышенной жестко-
сти пиролиза. В течение последних 70 лет проис-
ходит постоянное возрастание производительно-
сти пиролизных установок:

– в начале 50-х гг. XX в. 30–60 тыс. т/год по
этилену;

– в середине 60-х гг. XX в. 100–150 тыс. т/год
по этилену;

– в начале 80-х гг. XX в. 200–300 тыс. т/год по
этилену;

– в середине 80-х гг. XX в. 500–600 тыс. т/год
по этилену при времени контакта сырья менее 0.1 с.

К настоящему времени разработаны новые
пиролизные печи большой единичной мощно-
сти: печи USC (Stone and Webster), Millisecond
(Kellog), SRT-VI (АBB−Lummus), LSCC (Linde и
Selas), GK-VII (Technip). В [46] предложена мате-
матическая модель для решения задачи управления
в режиме реального времени процессом пиролиза
прямогонного бензина в пиролизных печах SRT-VI
с учетом ограничений, накладываемых узлами
производства на процесс пиролиза.

Рис. 1. Реактор узла пиролиза углеводородов (бензиновая фракция) 1 – теплообменники; 2 – паросборник; 3 – зака-
лочно-испарительный аппарат; 4 – печь пиролиза; 4а – печь пиролиза этана; 5 – пароперегреватель; 6 – колонна
фракционирования; 7 – сепаратор; 8 – отстойник; 9 – отпарная колонна [41].
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Ввиду увеличения производительности пиро-
лизных установок себестоимость производимых
этилена и пропилена постоянно снижалась. В на-
стоящее время дальнейшее увеличение произво-
дительности установок до 750 тыс. т/год по этиле-
ну и более уже не приведет к существенному
снижению себестоимости этилена и пропилена
и потребуется дальнейшая модернизация кон-
струкций реакторов пиролиза при увеличении
теплонапряженности труб реактора свыше 70–
90 тыс. ккал/м2 ч.

В частности, реакторный блок установки (рис. 1)
производства этилена и пропилена состоит, на-
пример, для ЭП-300 из 8 параллельно работаю-
щих бензиновых и одной этановой печи. Каждая
промышленная пиролизная печь состоит из двух
камер с общим дымоходом для 4 змеевиков, кото-
рые на выходе из печи попарно подключены к
двум закалочно-испарительным аппаратам (ЗИА).
Смесь сырья в заданном отношении с паром по-
ступает на вход в конвекционную секцию пи-
розмеевиков, где она нагревается отходящими
топочными газами до 600°С. В радиантной зоне
под действием излучения экранов беспламенных
горелок происходят химические превращения в
змеевиках. Нагретый до 850°С пирогаз поступает
в ЗИА, где охлаждается до 400°С и далее направ-
ляется на компримирование и газофракциониро-
вание. Возвратный этан используется в качестве
сырья для этановой печи пиролиза.

Анализ работы производств ЭП-600 и ЭП-300
показывает, что значительная часть бензина, по-
ступающая на НПЗ (до 80 мас. %), расходуется на
производство этилена и пропилена. Следователь-
но, количество бензина на производство мотор-
ных топлив резко снижено.

Для глубокой переработки нефти на НПЗ не-
обходимо вовлекать в переработку тяжелые фрак-
ции нефти – вакуумный газойль и мазут. В тради-
ционно реализуемых в промышленности трубча-
тых печах их использование малорентабельно по
двум причинам:

1. громоздкость технологического оборудования;
2. незначительные сроки эксплуатации змее-

виков печи и быстрая закоксованность змеевиков
печей.

Усовершенствование трубчатых печей может
происходить только в направлении создания бо-
лее совершенных реакторных аппаратов, позво-
ляющих проводить с большой скоростью едино-
временно во всем объеме аппарата конверсию уг-
леводородов при небольших временах контакта
не превышающих 0.01–0.02 с [41,47,48].

При этом химические реакции должны преры-
ваться на заданных стадиях получения промежу-
точных продуктов олефинсодержащих соедине-
ний. Так как химические реакции осуществляют-
ся при повышенных температурах, то тем самым
обеспечивается высокая производительность по

олефинам при значительной конверсии исходно-
го сырья.

Объем реакторов высокотемпературного вы-
сокоскоростного гомогенного пиролиза на поря-
док меньше объема реакторов с трубчатыми змее-
виковыми печами и их металлоемкость также на
порядок меньше. Гомогенный высокотемпера-
турный высокоскоростной реактор пиролиза
обычно состоит из трех секций (рис. 2): секция
образования высокотемпературного теплоноси-
теля, секция смешения высокотемпературного
теплоносителя с распыленным в нем микрока-
пельным сырьем, секция химического реактора
крекинга углеводородов в среде пара или парово-
дородной смеси. На выходе из гомогенного высо-
котемпературного реактора осуществляется за-
калка продуктового потока.

Проверка работоспособности реакторов гомо-
генного высокотемпературного пиролиза осу-
ществлялась как в лабораторных реакторах, так и
в опытно-промышленном реакторе производи-
тельностью 2400 т/год по этилену.

Следовательно, ввиду высоких мировых цен на
этилен и пропилен исключительно актуальной явля-
ется проблема интенсификации пиролизных уста-
новок получения этилена и пропилена при расшире-
нии ресурсов сырья, т.е. при переходе от бензиновых
фракций нефти к тяжелым фракциям нефти – ваку-
умному газойлю, мазуту, и т.п. Тем самым высво-
бождаются сырьевые ресурсы для синтеза автомо-
бильных и дизельных топлив. Из данных, представ-
ленных в табл. 2 следует, что из 1 т тяжелого сырья в
результате проведения гомогенного пиролиза полу-
чается существенное увеличение производительно-
сти по этилену, пропилену и бутиленам. При этом
резко уменьшается объем реакционной зоны реакто-
ра со снижением затрат по высококачественным вы-
сокотермическим сплавам [41].

К настоящему времени разработаны несколь-
ко модификаций процесса пиролиза: пиролиз на
гетерогенных катализаторах (каталитический пи-
ролиз) и пиролиз с инициирующими добавками
(галогены и галогенсодержащие вещества, орга-
нические пероксиды, пероксид водорода, серосо-
держащие соединения, водород) [49–52]. Катали-
тический пиролиз позволяет проводить процесс
при более низких температурах, уменьшить ско-
рость коксообразования и увеличить селектив-
ность по олефинам.

В заключение следует отметить, что для полу-
чения этилена и пропилена полимеризационной
чистоты необходима очистка этан-этиленовой
фракции (ЭЭФ) газов пиролиза от ацетиленовых
углеводородов и пропан-пропиленовой фракции
(ППФ) газов пиролиза от метилацетилена и про-
падиена до 1–3 ppm, которая осуществляется
проведением селективного гидрирования ацети-
леновых и диеновых углеводородов на палладий-
содержащих катализаторах. Для промышленного
процесса селективного гидрирования ацетилено-
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вых углеводородов в ЭЭФ и ППФ пирогаза необ-
ходимо использовать катализаторы, препятству-
ющие протеканию реакций олигомеризации и
полимеризации этилена/пропилена. Побочные
реакции приводят к образованию зеленых и оран-
жевых масел, загрязняющих вспомогательное
оборудование реакторов и способствующих сни-
жению активности катализаторов. В [53–55] пока-
зано, что найдены высокоинтенсивные режимы ра-
боты каталитических реакторов, при которых про-
исходит не только селективное гидрирование
ацетиленовых и диеновых углеводородов в ЭЭФ и
ППФ пирогаза с уменьшением их содержания до
1–3 ppm, но и с увеличением концентрации оле-
финов в продуктовом потоке газа.

В [56] предложен метод получения высокочи-
стого изобутана и изобутилена из фракции С4 га-
зов пиролиза за счет интеграции двух адсорбци-
онных установок в заводскую технологическую
схему выделения изобутана и изобутилена и пред-
ложена модель процессов получения высокочи-
стых изобутилена и изобутана.

КАТАЛИТИЧЕСКИЙ КРЕКИНГ 
УГЛЕВОДОРОДНОГО СЫРЬЯ

Каталитический крекинг играет важную роль в
процессах нефтепереработки, поскольку позво-
ляет из тяжелого нефтяного сырья производить
не только высокооктановые компоненты мотор-

Рис. 2. Схема опытно-промышленного реактора высокотемпературного пиролиза углеводородного сырья 1 – горелка; 2 –
камера сгорания; 3 – смеситель углеводородов с высокотемпературным теплоносителем; 4 – реакционная зона реактора;
5 – щелевые закалочные устройства; 6 – подвижная термопара; 7 – футеровка стенки высокотемпературного реактора.
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ных топлив, но и значительные количества газа
пропан-пропиленовой (ППФ) и бутан-бутилено-
вой фракций (ББФ). Сырьем каталитического
крекинга являются в основном бензиновая фрак-
ция углеводородов нефти, атмосферный газойль,
вакуумный газойль, а также нефтяные остатки.
Исходное сырье содержит примеси серу- и азот-
содержащих соединений, металлы Ni, Fe, V и др.,
присутствие которых вызывает дезактивацию ка-
тализаторов каталитического крекинга.

Каталитический крекинг традиционно прово-
дится в реакторах с движущимися слоями шарико-
вого катализатора, псевдоожиженными слоями
микросферического катализатора, в лифт-реак-
торах с восходящими потоками газокатализатор-
ной смеси при температурах 490–550°С. В реге-
нераторах происходит выжигание кокса с поверх-
ности катализатора при температурах 650–750°С
в потоке кислорода или воздуха.

Промышленными катализаторами каталити-
ческого крекинга в псевдоожиженном слое ката-
лизатора (FCC) являются модифицированные
оксидами редкоземельных металлов (La, Ce, Nd, Pr)

ультрастабильные цеолиты типа Y с различными
добавками. Модифицирование редкоземельны-
ми металлами способствует повышению актив-
ности и термической стабильности катализато-
ров крекинга. Катализаторы каталитического
крекинга (FCC) могут быть ориентированы как
на получение максимального выхода ППФ или
ББФ с высоким содержанием олефинов С3–С4,
так и максимального выхода бензиновой или ди-
зельной фракций, переработку тяжелых остатков
и т.д. [57, 58]. Цеолиты типа ZSM-5 являются эф-
фективными катализаторами крекинга различного
углеводородного сырья [59–62]. В промышлен-
ности широко применяются бицеолитные ката-
лизаторы крекинга на основе ультрастабильного
цеолита Y и добавки ZSM-5. Установлено, что ис-
пользование высококремнистых цеолитов типа
ZSM-5 в качестве добавки способствует увеличе-
нию содержания пропилена в продуктах реакции
крекинга. Для повышения стабильности цеолита
ZSM-5 часто применяется их фосфатная обработка,
не только при проведении реакций каталитическо-
го крекинга, но и в реакциях конверсии метанола в

Таблица 1. Промышленные технологии получения олефинов
№ Процесс Сырье Основные продукты реакции

Традиционные технологии
1 Пиролиз (термический пиролиз, 

каталитический пиролиз, пиролиз с 
инициаторами)

Алканы С2–С4, СУГ, нафта, 
бензиновая фракция, атмо-
сферный газойль, вакуумный 
газойль, мазут, нефтяные 
остатки

Легкие продукты пиролиза: метан, 
этан, этилен, пропан, пропилен, 
бутан, бутены, пентан, пентены, 
аллены, дивинил
Жидкие продукты пиролиза: наф-
тены, бензол, толуол, ксилолы, 
мезитилен, нафталин, псевдоку-
мол и др.

2 Каталитический крекинг Олефины С4–С8, бензиновая 
фракция, атмосферный 
газойль, вакуумный газойль

Олефины С2–С5 , алканы С2–С5, 
дивинил, изопрен, жидкие про-
дукты пиролиза

3 Каталитический крекинг высокой 
жесткости

Атмосферный газойль, вакуум-
ный газойль, мазут, тяжелые 
нефтяные остатки

Олефины С2–С5 , алканы С2–С5, 
дивинил, изопрен, жидкие про-
дукты пиролиза

Альтернативные способы
4 Дегидрирование пропана (PDH) Пропан Пропилен
5 Процесс газификации угля → 

→ синтез-газ → метанол → олефины 
(СТО)

Уголь Этилен/ пропилен;
вакуумный газойль,
мазут (на стадии газификации)

6 Процесс метанол → олефины (MТО) Метанол Этилен/пропилен;
бутилены, амилены, ароматика

7 Процесс метанол → пропилен 
(MТP)

Метанол Пропилен

8 Процесс газификации биомассы → 
→ синтез-газ → метанол → олефины 
(BMTP)

Биомасса Пропилен

9 Процесс Фишера–Тропша синтез-
газ → олефины (FTO)

Синтез-газ Этилен/пропилен; углеводороды 
бензиновой и дизельной фракции
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олефины (МТО), алкилирования, дегидратации
спиртов. В качестве фосфорсодержащих соедине-
ний используются различные органические (три-
метилфосфит (СН3О)3Р) и неорганические соеди-
нения (фосфорная кислота H3PO4, фосфаты аммо-
ния (NH4)3PO4, (NH4)2HPO4, (NH4)H2PO4) [63].
Активность катализатора ZSM-5 в реакциях кре-
кинга зависит от отношения Al/P, модуля цеолита
Si/Al, условий активации катализатора.

В РФ катализаторы каталитического крекинга
и гидрокрекинга производятся в основном на
предприятиях АО “Газпромнефть-Омский НПЗ”
(г. Омск), КНТ Групп (ООО “Стерлитамакский
завод катализаторов”, г. Стерлитамак и
ООО “Ишимбайский специализированный хи-
мический завод катализаторов”, г. Ишимбай),
ООО “Салаватский катализаторный завод”
(г. Салават), АО “Ангарский завод катализаторов
и органического синтеза” (г. Ангарск) [64].

На АО “Газпромнефть-Омский НПЗ” произ-
водятся катализаторы крекинга: бицеолитный
марок А, Б, М, Н и моноцеолитный микросфери-
ческий [64]. Бицеолитные катализаторы крекин-
га на основе ультрастабильного цеолита Y и до-
бавки ZSM-5 были разработаны в 2010–2013 гг.
для повышения октановых чисел бензина и уве-
личения выхода олефинов с установок крекинга.
В бицеолитных катализаторах крекинга марок А и
Б содержание оксидов редкоземельных элемен-
тов составляет 10–11 мас. % [65]. Также разрабо-
таны бицеолитные катализаторы с пониженным
содержанием редкоземельных элементов марок
М и Н. С 2016 года на АО “Газпромнефть-Омский
НПЗ” выпускаются отечественные катализаторы

крекинга марки “Авангард” для повышения вы-
хода углеводородов бензиновой фракции и уве-
личения октанового числа бензина, удовлетворя-
ющего стандартам Euro-5, а в 2018 г. АО “Газпром
нефть” на Омском НПЗ успешно проведены испы-
тания новых катализаторов каталитического кре-
кинга “Селектум” c активной ультраматрицей [66].

В КНТ Групп (ООО “Стерлитамакский завод
катализаторов” и ООО “Ишимбайский специа-
лизированный химический завод катализато-
ров”) производится микросферический катали-
затор “Октифайн” (Al2O3 – не менее 40 мас. %,
Na2O – не менее 0.3 мас. %, Re2O3 – не менее 0.7–
5 мас. %), гранулированные катализаторы пере-
работки вакуумных газойлей “Адамант-Супер”
(Al2O3 – 50 мас. %, оксид натрия – 0.35 мас. %,
REO – 1.8 мас. %) для достижения максимальной
конверсии сырья и минимального выхода тяже-
лых остатков, и “Адамант-Экстра” (Al2O3 – 48 мас. %,
Na2O – 0.25 мас. %, REO – 0.5 мас. %) для макси-
мального выхода олефинов в жирном газе и мак-
симальных октановых чисел бензина [65, 66]

Крупнейшими зарубежными фирмами-произ-
водителями промышленных катализаторов ката-
литического крекинга являются BASF, W.R.
Grace, Albemarle Corp., Sinopec Corp., CCIC и др.

В процессе каталитического крекинга в реак-
торах с псевдоожиженными слоями катализатора
(FCC) на многих промышленных предприятиях
за рубежом используются катализаторы фирмы
BASF. Для получения максимального выхода лег-
ких олефинов, например, пропилена, применяет-
ся катализатор MPS (maximum propylene solution)
на основе цеолитов Y и ZSM-5, также разработа-

Таблица 2. Показатели эксплуатации установок пиролиза нефтяного сырья (температура теплоносителя гомо-
генного высокотемпературного пиролиза 1000°С)

№ Показатели
эксплуатации

ЭП-300 ЭП-450

в трубчатых 
печах гомогенный в трубчатых 

печах гомогенный

1 Расход сырья, тыс. т.
Бензин 970 – 1480 –
Вакуумный газойль – 940 – 1460

2 Расход вовлекаемой в переработку 
нефти (типа западно-сибирской), тыс. т.

4690 1540 7050 2330

3 Выход основных продуктов, тыс. т.:
Этилен 300 348 450.0 526
Пропилен 132 193 193.5 291.6
Бензол 127 118.5 192 179
Бутилены и дивинил 79.5 98.8 120.5 149.5
Метан 180.5 119 273.0 179.7
Водород 14.5 12 22 18.1

4 Суммарный выход, мас. %
Олефины С2–С4, 52.8 68.1 51.6 66.2
Ароматические углеводороды С6–С8 13.1 18.9 14.1 19.5
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ны добавка Evolve для увеличения селективности
по бутилену по сравнению с пропиленом и добав-
ка Zip на основе ZSM-5 (содержащая фосфор)
для максимального увеличения выхода пропиле-
на и повышения октанового числа бензина. С на-
чала 2020 г. анонсированы несколько новых ката-
лизаторов каталитического крекинга: катализатор
Fourtune, который увеличивает селективность по
бутилену, сырьем является газойль и катализатор
Altrium, повышающий выход топлив для различ-
ных типов сырья, а также добавка Zeal, увеличи-
вающая выход легких олефинов (селективность
по пропилену и выход пропилена), сырьем явля-
ются тяжелые остатки или газойль [67].

Катализаторы фирмы W.R. Grace также ис-
пользуются в мировой практике в реакторах с
псевдоожиженными слоями катализаторов
(ACHIEVE – для нестандартного сырья, ALCY-
ON – для достижения максимальной активности,
AURORA – устойчивый к истиранию, миними-
зирует образование кокса и газа для различного
типа сырья, GENESIS – максимальная гибкость
по показателям крекинга, MIDAS – максималь-
ная конверсия остатков, PMC и ProtAgon – мак-
симальный выход пропилена, REpLaCeR – не со-
держит редкоземельных металлов, SuRCA – для
снижения содержания серы в нафте, и др.) [68]

Эффективно эксплуатируются на зарубежных
промышленных предприятиях и катализаторы
фирмы Albemarle Corp.: ACTION – для увеличе-
ния выхода жидких продуктов реакции, октано-
вого числа и олефинов С4, AFX – для получения
максимального выхода пропилена, UPGRADER –
для тяжелого сырья, UPGRADER MD – для мак-
симального выхода средних дистиллятов, DENA-
LI AFX новая технология DENALI совместно с
AFX – для максимального выхода пропилена
и др. Также используются различные добавки:
BCMT – для улучшения крекинга кубовых остат-
ков, DuraZOOM и PROvantage – для получения
максимального выхода пропилена с установки
FCC и повышения октанового числа компонен-
тов бензиновой смеси [69].

В настоящее время в промышленности для до-
стижения максимальной производительности по
олефинам используются различные технологии
каталитического крекинга углеводородного сы-
рья, проводимых при температурах 490–650°С,
давлениях 1–5 атм, времени контакта 0.1–2 с [18,
34, 57, 70–77]:

1) процесс Maxofin (KBR Inc.) c двухреактор-
ной схемой Orthoflow, состоящей из реактора с
системой внутренних циклонных сепараторов,
регенератора, отпарной колонны и распыла сы-
рья, в котором используется катализатор фирмы
Grace на основе цеолита типа Y, содержащего РЗЭ
с катализаторной добавкой ZSM-5 (Maxofin-3), про-
водится при температурах 550°С, выход пропиле-
на составляет 18–25 мас. % [34, 71];

2) процесс MILOS, Middle distillate and Lower
Olefins Selective process (Shell Global Solutions) с
двухреакторной схемой, в первом лифт-реакторе
перерабатывается обычное сырье, например ва-
куумный газойль, с целью максимального выхода
бензина, во втором лифт-реакторе бензин кон-
вертируется в продукты реакции с максимальным
выходом олефинов, проводится при температу-
рах 575–600°С, выход пропилена >18 мас. % [71];

3) процесс PetroFCC (UOP) с технологией Rx-
CAT и предусматривающий рециркуляцию части
закоксованного катализатора в обход регенерато-
ра и технологией RxPRO с подачей во второй ре-
актор алкенов С4–С7, полученных в первом реак-
торе c увеличением выхода пропилена на 5% и бо-
лее, проводится на катализаторах на основе
цеолита Y и ZSM-5 при температуре 580–600°С,
соотношении катализатор:сырье 10–20, выход
пропилена составляет 21–24 мас. % [34, 35, 71];

4) процесс глубокого каталитического крекин-
га DCC (Sinopec) тяжелого нефтяного сырья с
различными вариантами проведения процесса в
режимах максимального выхода пропилена или
изоолефинов осуществляется на цеолитных ката-
лизаторах: DCC-I (для производства пропилена и
этилена), DCC-II (для производства изобутилена
и изоамилена), DCC+ (усовершенствованный
процесс получения пропилена), выход олефинов
зависит от типа сырья, парафиновое сырье дает
выход пропилена 23 и 6.9 мас. % изобутилена [72];

5) процесс I-FCC селективного крекинга тя-
желого сырья c получением этилена, пропилена,
бутиленов, Indmax Fluid Catalytic Cracking (Indian
Oil Corporation Ltd и Lummus Technology) прово-
дится на цеолитах типа Y и ZSM-5 при температу-
рах 560–600°С, соотношении катализатор : сырье
12–20, выход пропилена составляет >20% [73, 74];

6) процесс крекинга олефинов С4–С8 (Total
Petrochemicals и UOP) проводится в реакторе со
стационарным слоем катализатора в интервале
температур 500–600°С, интервале давлений 1–
5 атм. При этом достигается соотношение эти-
лен/пропилен в продуктах реакции 4 : 1, а при ин-
теграции крекинга олефинов с пиролизом нафты
выход пропилена на 30% превышает показатели
обычного пиролиза нафты. Использование высо-
коактивного катализатора позволяет уменьшить
размеры реактора и сократить эксплуатационные
затраты поскольку процесс проводится при высо-
ких объемных скоростях потока без разбавления
сырьевого потока паром, при этом достигается
высокая степень превращения сырья и высокий
выход пропилена. Для регенерации катализатора
используется система переключающихся реакто-
ров, схема разделения зависит от того насколько
установка интегрирована в систему переработки
НПЗ. Катализатор малочувствителен к таким
примесям как диены, оксигенаты, соединения
серы и азота [18, 75];
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7) процесс получения пропилена и этилена Su-
perflex (Lyondell, лицензиар KBR Inc.) из углево-
дородных фракций С4–С8 этиленовых установок
и НПЗ проводится в реакторе с псевдоожижен-
ным слоем катализатора (FCC), в котором угле-
водороды С4–С8 превращаются в пропилен и эти-
лен. Причем следует отметить, что катализатор
устойчив и не требуется предварительная очистка
сырья от примесей серы, воды, оксигенатов и азо-
та. Предпочтительное сырье – олефинсодержа-
щие фракции С4–С5 с установок пиролиза нафты
или фракция С4 с установки каталитического
крекинга в реакторе с псевдоожиженным слоем
катализатора FCC, нафты коксования или
висбрекинга, рафинатов после выделения арома-
тики или получения МТБЭ, олефиновых фрак-
ций С5+, выделенных из автобензина, легких
фракций процесса Фишера–Тропша. Установка
Superflex включает реактор, регенератор катали-
затора, воздушный компрессор, систему очистки
дымовых газов и систему рекуперации тепла. Не-
прерывная регенерация катализатора дает воз-
можность повысить температуру реакции в срав-
нении с реакторами с неподвижными слоями ка-
тализатора так что увеличивается степень
превращения сырья. Таким образом, обеспечива-
ется гибкость процесса Superflex по содержанию
парафинов в сырье и позволяет организовать ре-
цикл непрореагировавшего сырья до его исчерпа-
ния. Возможно несколько вариантов реализации
технологической схемы процесса, включающих
полное выделение продуктов на установке, разде-
ление их на соседней этиленовой установке или
частичную переработку с выделением возвратных
потоков и получением концентрата целевых оле-
финов. Технология дает возможность получать из
обычных фракций С4–С5 продукт с суммарным
содержанием этилена и пропилена до 70 мас. %,
причем пропилена может быть получено вдвое
больше, чем этилена. При переработке легкой
нафты каталитического крекинга в реакторе с
псевдоожиженным слоем катализатора (FCC) по-
лучают 20 мас. % этилена и 40.1 мас. % пропилена,
19.7 мас. % бензина С5+. При переработке легкой
нафты коксования получают 19.8 мас. % этилена,
38.7 мас. % пропилена, 22.9 мас. % бензина С5+.
При переработке фракции С4 пиролиза получают
22.5 мас. % этилена, 48.2 мас. % пропилена, 16.3 мас. %
бензина. При переработке фракций С5+ пиролиза
производится 22.1 мас. % этилена, 43.8 мас. %
пропилена, 15.6 мас. % бензина С5+ [76].

Также разработаны и другие процессы, в кото-
рых исходным сырьем являются олефины: про-
цесс Propylur (Lurgi AG), процесс Mobil Olefins
Interconversion (Mobil Oil), процесс PCC (Exxon
Research and Engineering Co), процесс Omega
(Asahi Kasei Chemicals Corporation), OCC (Sino-
pec) и т.д. [18]

8) процесс каталитического крекинга высокой
жесткости HS-FCC (Saudi Aramco/JX Nippon Oil &

Energy Corp./King Fahd University of Petroleum and
Minerals, Technip Stone & Webster Process Technol-
ogy/Axens Solutions) для производства пропилена
и высокооктанового бензина проводится в реак-
торе с нисходящим потоком Downer на цеолитсо-
держащем катализаторе при температурах 550–
650°С, давлении 1 атм, времени контакта менее
0.4–0.6 с, соотношении катализатор:сырье 10–40,
разбавлении паром 1–3%, выход пропилена до
25 мас. % [77, 78],

9) процесс ACO, Advanced Catalytic Olefins
(разработан Kellogg Brown & Root и SK Innovation
Global Technology) для производства пропилена и
этилена, в котором производится на 10–25%
больше олефинов по сравнению с традиционным
FCC процессом при сокращении энергозатрат на
7–10%. Условия проведения процесса: темпера-
тура 650°C, давление 1–2 атм, выход олефинов
65% при соотношении этилен/пропилен в про-
дуктах реакции приблизительно 1 : 1 [74].

10) процесс конверсии остаточного сырья R2P
(Axens/Shaw/Total) используется для получения
максимального выхода пропилена на катализаторе
крекинга высокой жесткости с добавкой ZSM-5.
Осуществляется двухступенчатая регенерация
катализатора для поддержания высокой актив-
ности катализатора и предотвращения его дезак-
тивации.

ИСТОЧНИКИ СЫРЬЯ ДЛЯ ПРОИЗВОДСТВА 
ЛЕГКИХ УГЛЕВОДОРОДОВ

И СВЕТЛЫХ ФРАКЦИЙ НЕФТИ
В Северных регионах РФ сосредоточены значи-

тельные количества низконапорного природного
газа, транспортирование которого в промышлен-
ные регионы РФ нерентабельно. В малонапорных
скважинах и месторождениях низконапорного га-
за большие запасы высококачественного метана и
легких углеводородов. Они малосернистые и для
дальнейшей переработки в целевые продукты не
требуют привлечения значительных капитало-
вложений. Общие запасы низконапорного при-
родного газа исчисляются сотнями миллиардов
кубометров. Переработка такого газа в местах до-
бычи сулит большие прибыли, но только при не-
больших затратах на строительство новых про-
мышленных установок. Огромные технологиче-
ские пиролизные печи построить в условиях
вечной мерзлоты и в зонах с суровым климатом
высокозатратно. При этом необходимо отметить,
что при промышленном использовании северно-
го природного газа в климатических условиях за-
падных областей РФ и Восточной Сибири РФ
прибыль его переработки исключительно боль-
шая уже только вследствие высокого качества
природного газа. Себестоимость целевых продук-
тов будет на 20–30% меньше при использовании
современных промышленных технологий его пе-
реработки. Продукт подобных установок – авто-
мобильный бензин, дизельные и авиационные
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топлива, метанол и ДМЭ. Производимые топлива
могут быть легко транспортированы в любые ре-
гионы РФ и на мировые рынки.

Ресурсы пропана в РФ в настоящее время
практически неограничены, он может быть полу-
чен из природного газа, газоконденсата, бензино-
вых и дизельных фракций нефти, мазута и тяже-
лых остатков. В частности, по технологиям:

1) получения пропана из природного газа
криогенным способом DCP, (двухстороннее вы-
деление пропана) [79]. Криогенный процесс раз-
деления компонентов газа используется для вы-
деления компонентов С3+ из природного газа.
При этом извлекается более 98% пропана. Высо-
кая эффективность процесса достигается в ре-
зультате двухколонной дистилляции и турбоде-
тандерного охлаждения. Многопоточные пла-
стинчатые теплообменники также обеспечивают
высокоэффективную работу фракционирующего
оборудования (рис. 3).

Сухой природный газ с давлением 70 атм охла-
ждают в теплообменнике 1 до температуры 30°С и
вводят в сепаратор 2, в котором разделяются жид-
кость и газ. Холодный газ высокого давления рас-
ширяется до 30 атм в турбине 3, из которой поток
газа направляется в колонну 4. Жидкость из 2 по-
дают в нижнюю часть колонны 4. Давление кубо-
вого продукта повышают до 33 атм. Продуктовый
поток подогревают до 20°С и подают в деэтаниза-
тор 6. Верхний паровой продукт 6 обогащенный
этаном сжижают в теплообменнике 1 и подают в
колонну 4 в качестве флегмы. Газ, который отби-
рается из 4, с давлением 30 атм подогревают в 1 и
сжимают до давления необходимого для транс-
портировки в трубопроводах. В случае, когда кон-
центрация пропана велика коэффициент его вы-
деления может достигнуть 99.9%.

2) для получения пропана могут быть исполь-
зованы не только легкие углеводороды, но и тя-
желые углеводороды нефти. В случае если имеют-
ся только тяжелые углеводороды нефти типа тя-
желых остаточных углеводородов необходимо
провести газификацию последних для увеличе-
ния ресурсов пропана (рис. 4).

В процессе SGP (Shell Gasification Process) са-
мые тяжелые остаточные углеводороды фракции
нефти с высоким содержанием серы и металлов
превращаются в чистый синтез-газ и ценные ок-
сиды металлов [80]. Соединения серы извлекают
обычным способом. Очистка газов осуществляет-
ся вследствие перевода газообразных серосодер-
жащих соединений в элементарную серу. В про-
цессе SGP остаточные фракции нефти, имеющие
низкую цену как топлива, превращаются в цен-
ный чистый газ и побочные продукты. Этот газ
может быть использован как топливо газовых
турбин, для получения водорода, метанола и мо-
торных топлив. SGP – рентабельное техническое
решение проблемы использования остаточных
углеводородных фракций нефти вследствие того,
что они практически имеют нулевую цену как
топлива.

Углеводородное сырье от природного газа до
тяжелых остатков нефти вакуммной разгонки
продуктов крекинга и асфальтита подают в реак-
тор и газифицируют чистым кислородом и паром.
Суммарная реакция экзотермическая и дает газ,
содержащий СО, Н2 и металлы. В зависимости от
дальнейшего использования синтез-газа задают
давление от 1–65 атм. SGP проводят в реакторах с
огнеупорной футеровкой с котлом утилизатором
ориентированным на выработку пара с давлени-
ем 100 атм (около 2.5 т пара на 1 т сырья). Газы,
выходящие из котла утилизатора имеют темпера-
туру близкую к температуре пара и они далее по-

Рис. 3. Получение пропана из природного газа криогенным способом 1 – теплообменник, 2 – сепаратор, 3 –турбина,
4 – колонна, 5 – насос, 6 – деэтанизатор [79].
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ступают в экономайзер. Из газа отмывают в две
ступени сажу и золу. После концевого скруббера
газ практически отмыт от углеводородных частиц
и его селективно очищают от кислых компонен-
тов. Балансовую воду из секции отмывки селек-
тивно очищают от кислых компонентов, сажи и
золы. Затем лепешку снятую с фильтра окисляют
в ценные оксиды прежде всего V2O5. Чистый
фильтрат возвращают в скруббер. В родственном
процессе SCGP газифицируют вместо нефтяных
остатков угли. Реактор имеет другую конфигура-
цию, но туже самую технологическую схему. В
мире построено 150 подобных установок.

Для достижения высокой степени использова-
ния нефти и получения ключевых продуктов хи-
мического и нефтехимического синтеза необходи-
мо использовать термокаталитические процессы
переработки тяжелых фракций нефти, например,
вакуумного газойля и мазута. Обычно их переработ-
ка осуществляется в две стадии. Первая стадия –
термический крекинг нефти в светлые продукты
и вторая стадия – каталитическая переработка
светлых продуктов, полученных на первой ста-
дии, в целевые ключевые продуты. Традиционно
в качестве первой стадии используется висбре-
кинг тяжелых остатков, в результате его реализа-
ции получается газ, нафта, газойль, и остаток
висбрекинга – смола. В процессе висбрекинга
обычно используются аппараты змеевикового ти-
па, сырье поставляется в печь висбрекинга, где
нагревается до высокой температуры, вызывая
частично испарение сырья и легкий крекинг. По-
ток резко охлаждают газойлем или нижним про-
дуктом колонны первичной ректификации для
предотвращения крекинга углеводородов. Паро-
жидкостная смесь поступает в ректификацион-
ную колонну для разделения на газ, нафту, га-
зойль и остаток висбрекинга – смолу. Смола мо-
жет быть подвергнута вакуумной отпарке для

отбора газойля, оставшегося от висбрекинга.
Условия проведения процесса: температура на
выходе из печи 850–910°С, повышение темпера-
туры на выходе из печи позволяет ужесточить
условия проведения процесса – снизить вязкость
и повысить конверсию сырья. Продукты висбре-
кинга: газ 3.1 мас. %, нафта 79.0 мас. %, газойль –
14.5 мас. %, остаток висбрекинга остальное. В ми-
ре построено более 50 подобных установок [81].

АЛЬТЕРНАТИВНЫЕ ТЕХНОЛОГИИ 
ПОЛУЧЕНИЯ ОЛЕФИНОВ.

Процессы глубокой переработки нефти долж-
ны обеспечить степень переработки нефти на 95–
96 мас. % в целевые продукты. В противном слу-
чае, не удается получить последние с низкой се-
бестоимостью. В первую очередь это относится
как к тяжелым фракциям углеводородов, так и к
легким углеводородам типа метана, которые на
нефтехимических производствах образуются в за-
метных количествах в качестве побочных продук-
тов. Во многих случаях метан используется как
топливный газ. Однако в настоящее время есть
несколько путей его переработки:

1) метан → синтез газ → метанол и ДМЭ →
→ олефины (МТО)

2) метан → синтез-газ → метанол и ДМЭ →
→ пропилен (МTP)

3) метан → синтез газ → олефины по процессу
Фишера Тропша (FTO)

4) окислительная димеризация метана в эти-
лен (OCM)

ПРОЦЕСС КОНВЕРСИИ МЕТАНОЛА
В ОЛЕФИНЫ (МТО/СТО)

Процесс получения олефинов из метанола
(МТО) заключается в конверсии метана, угля

Рис. 4. Упрощенная схема процесса газофазного парциального окисления природного газа фирмы Shell. 1 – реактор
парциального окисления, 2 – сепаратор, 3 – реактор сероочистки, 4 – скруббер, 5, 6, 7, 8, 9 – теплообменники [80].
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(СТО) или биомассы по различным технологиям
в синтез-газ, который на низкотемпературных
медноцинковых катализаторах с различными
промоторами конвертируется в метанол и диме-
тиловый эфир [82, 83] и их последующего катали-
тического превращения на гетерогенных катали-
заторах типа ZSM-5, ZSM-11, ZSM-22 и др., на
силикоалюмофосфатах SAPO и др. [84–90] в оле-
финовые углеводороды С2–С4 [91, 92] и/или эко-
логически чистые моторные топлива MTG [93].

Следует отметить, что перспективным новым
процессом является реакция парциальной кон-
версии природного газа в энергетических маши-
нах, газовых турбинах, карбюраторных и дизель-
ных двигателях [94]. При этом при протекании
химических реакций вырабатываются как син-
тез-газ, так и электроэнергия исключительно
необходимая в условиях Крайнего Севера и По-
лярных регионов РФ. Из синтез-газа в пилотном
каталитическом реакторе новой конструкции
получают метанол, диметиловый эфир и насы-
щенные и ненасыщенные углеводороды. Произ-
водимый метанол имеет высокую степень очист-
ки и при проведении процессов ректификации
схема ректификации упрощается, что приводит к
снижению себестоимости метанола по сравне-
нию с традиционными промышленными техно-
логиями [93, 94].

Технология МТО получения олефинов из ме-
танола в последние годы интенсивно развивается
[97]. В частности, в Китае в 2014–2020 гг. наблю-
дается наращивание производственных мощно-
стей получения олефинов по технологии “уголь в
олефины” СТО, причем в качестве исходного сы-
рья получения синтез-газа используется дешевый
уголь, а не природный газ [98].

Во внутренней Монголии в области, примыка-
ющей к Дальневосточному региону РФ в Baotou
Shenhua корпорацией “Shenhua Group” в 2010 г.
по проекту завершено строительство крупного
нефтехимического комплекса, в основе которого
реализованы проекты: 1) уголь в МЕГА метанол
2) уголь в ДМЭ, 3) уголь в бензин, 4) уголь в мо-
торные топлива по способу Фишера–Тропша, 5)
уголь в жидкое топливо, получаемое прямым его
ожижением. На данном промышленном ком-
плексе по процессу парокислородной конверсии
должно производиться 12 млн м3/сутки метана,
1.83 млн т/год метанола, 0.6 млн т/год олефинов
(процесс МТО), 0.3 млн т/год полиэтилена,
0.3 млн т/год полипропилена, очистка синтез-га-
за от Н2S хемосорбцией на цинковых поглотите-
лях, а очистка от СО2 на абсорбционных установ-
ках метанолом при низкой температуре [98, 99]. К
концу 2019 года в Китае было построено и введе-
но в эксплуатацию 14 установок получения оле-
финов из метанола (DMTO), суммарной произ-
водительностью по этилену и пропилену 7.670
млн. т/год [100].

В настоящее время основные запасы нефти и
газа в РФ сосредоточены в Северных и Арктиче-
ских (Заполярных) регионах, что затрудняет
строительство и эксплуатацию промышленных
установок переработки углеводородов. В тоже
время крупные месторождения угля сосредоточе-
ны в Южных регионах Восточной Сибири (Куз-
басс, Алдан, Учуро-Амурский регион), уголь в
них находится близко к поверхности земли, по-
этому его добыча возможна открытым способом
и, следовательно, будет недорогой.

Реализация процессов СТО (сoal to olefins) в
Восточных регионах РФ, располагающих боль-
шими запасами угля в областях южнее Станового
хребта, будут высокорентабельными ввиду высо-
кого качества угля, залегающего в них.

ПРОЦЕСС ФИШЕРА–ТРОПША (FTO)
В процессе FTO происходит конверсия метана

в синтез-газ, который по реакции Фишера–
Тропша превращается в углеводороды – легкие
олефины и компоненты топлив. Катализаторами
процесса Фишера–Тропша являются железо, ко-
бальт, никель, рутений. Этот вариант является
энергоемким и металлоемким, в первую очередь в
отношении каталитического оборудования.

В Средней Азии (Узбекистан) по технологии
Фишера–Тропша в июне 2022 года осуществлен
пуск завода, производящего дизельное топливо
(724 тыс. т/год), авиакеросин (307 тыс. т/год), нафту
(437 тыс. т/год) и сжиженный газ (53 тыс. т/год) [101].  

Для увеличения производительности процесса
по ароматическим углеводородам и изопарафи-
нам могут использоваться каталитические систе-
мы, включающие как катализатор Фишера–
Тропша, так  и цеолит типа MFI [9, 102]. Показа-
на эффективность использования подобных ка-
талитических систем в последовательно располо-
женных двух реакторах по сравнению с гибрид-
ным катализатором, размещенном в одном
реакторе. В  [102] олефины C2–C4 производятся
из синтез-газа (CO + H2) в двух реакторах. В пер-
вый реактор загружен катализатор Фишера–
Тропша K/Fe-Cu/AlOx, во второй реактор – ката-
лизатор крекинга H-ZSM-5 (SiO2/Al2O3 = 280).
Следует отметить, что конверсия СО составила
95.8%, выход углеводородов – 63,8% при прове-
дении реакций FTO и крекинга при температурах
300°С и 500°С соответственно,  давлении 10 атм.

ПРОЦЕСС ОКИСЛИТЕЛЬНОЙ 
КОНДЕНСАЦИИ МЕТАНА (ОСМ)

Реакция окислительной конденсации (диме-
ризации) метана является перспективным одно-
стадийным способом получения этилена на осно-
ве природного газа [103–105].

Окислительная димеризация метана это реак-
ция низкотемпературного парциального окисле-
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ния метана в присутствии катализаторов. Наибо-
лее перспективными являются катализаторы на
основе цеолитов и оксидов кремния. При исполь-
зовании катализаторов NaCl–Mn/SiO2 удается
достичь 40% конверсии метана при 80% селек-
тивности по этилену. Условия реакции: время
контакта 1.0–9.0 с, температура 700–800°С, моль-
ное отношение метан:воздух 0.4–0.8 [106]. Для
проведения этого процесса разработаны кон-
струкция каталитического реактора и условия
его эксплуатации, позволяющие осуществлять
получение низших олефинов в течение несколь-
ких десятков минут. Показано, что в реакторе
объема 20 см3, заполненном кварцевой насадкой
при объемных скоростях газового потока 2000 ч–1,
отношении СН4/воздух = 0.55, температуре в ре-
акторе до 650°С не происходит реакций образова-
ния этана и этилена. При температурах 750°С ре-
акция протекает в отсутствии катализатора при
конверсии метана 5% и селективности по этилену
70%, на выход продуктов реакции влияет темпе-
ратура смеси и время нахождения в реакторе. При
800°С и мольном отношении СН4/воздух = 0.55
минимальное время контакта при котором обра-
зуется СО, СО2, СН4, С2Н4, С2Н6 составляет 6 с.
При снижении времени контакта в этих условиях
исчезают как продукты реакции (кроме метана),
так и продукты глубокого окисления СО и СО2.

Реализация подобных процессов в промыш-
ленности исключительно высокорентабельна, а
целевые продукты олефины будут получены с
низкой себестоимостью, так как реакторы деше-
вы и дополнительных затрат на проведение дан-
ных процессов не требуется.

ПРОЦЕСС ДЕГИДРИРОВАНИЯ ЛЕГКИХ 
АЛКАНОВ В ОЛЕФИНЫ С2–С5

Процесс дегидрирования легких алканов в
олефины привлекает все большее внимание как
альтернативный экономически эффективный

промышленный способ получения олефинов [1–
5, 107]. Проводятся многочисленные исследова-
ния в области разработки новых эффективных
каталитических систем окислительного и не-
окислительного дегидрирования алканов С2–С5
[1–3, 108–115], разработке кинетических и реак-
торных моделей, моделированию процессов де-
гидрирования алканов С2–С5 с целью установле-
ния оптимальной загрузки катализаторов в реак-
торы, оптимальной конструкции каталитических
реакторов проведения процесса и оптимальных
режимов работы реакторного оборудования [116–
123]. Ежегодно публикуются свыше 300 научных
статей в высокорейтинговых журналах, посвя-
щенных данной проблеме [8–11, 18]. К настоя-
щему времени установлены высокоинтенсивные
режимы работы реакторного оборудования и
синтезированы высокоактивные и селективные
каталитические системы, которые в будущем
могут быть успешно внедрены в промышленное
производство [1, 2, 108–115, 117, 124–134].

Термодинамический анализ процессов получения 
олефинов дегидрированием пропана

Процесс дегидрирования легких алканов С2–С5
традиционно проводится при температурах 550–
700°С и давлении атмосферном, выше и ниже ат-
мосферного. Равновесная конверсия легких ал-
канов при этих условиях не превышает 50% при
достаточно высокой селективности по алкенам,
которая составляет около 90%. Равновесная кон-
версия легких алканов возрастает с увеличением
числа атомов углерода в молекуле и разветвлен-
ности алканов (С2 < C3 < C4 < i–C4).

При проведении процесса дегидрирования
легких алканов С2–С5 в каталитических реакто-
рах, протекают химические реакции дегидриро-
вания и крекинга алканов, гидрирования алкенов
и коксообразования (на примере процесса дегид-
рирования пропана в пропилен):

При добавлении пара в реакторе протекают реакции парового риформинга алканов и реакция па-
ровой конверсии оксида углерода:
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 Установлено, что добавление пара способ-
ствует снижению коксообразования и увеличе-
нию длительности межрегенерационного пробега
катализатора. Однако в присутствии пара проте-
кают реакции риформинга алканов и алкенов, а
также реакция паровой конверсии оксида углерода.
Добавление водорода препятствует коксообразо-
ванию, но из-за разбавления реакционной смеси
приводит к уменьшению равновесной концен-
трации алкенов.

Термодинамический анализ реакции дегидри-
рования пропана в пропилен представлен на
рис. 5–7. Приведены зависимости изменения
энергии Гиббса, констант равновесия целевой и
побочных реакций, а также равновесная конвер-
сия пропана от температуры реакции при различ-
ных давлениях.

Установлено, что основные проблемы при
проведении реакций дегидрирования легких ал-
канов на различных катализаторах заключаются в
быстром закоксовывании катализаторов, их не-
высокой активности и селективности, а также не-
обходимости проведения частых регенераций ка-
тализатора. Поэтому разработка новых высокоэф-
фективных катализаторов производства олефинов
из легких алканов является исключительно акту-
альной проблемой. При этом особый интерес
представляют катализаторы, в которых процесс
окислительного дегидрирования проводится не
кислородом воздуха, а кислородом, внедренным
в решетку катализатора, что позволяет суще-
ственно повысить срок эксплуатации промыш-
ленных катализаторов.

Промышленные каталитические процессы 
дегидрирования легких алканов

Известны промышленные процессы дегидри-
рования легких алканов: Catofin (ABB Lummus)
[1, 2, 124–127], Oleflex (UOP) [1, 3, 128, 129], STAR
(Uhde) [1, 3, 130, 131], FBD-4 (Snamprogetti и Yar-
sintez) [1, 3] и PDH (Linde-BASF) [1, 3, 132]. В по-
следние годы разработаны новые технологии
процесса дегидрирования легких алканов: ADHO
(China University of Petroleum), FCDh (Dow
Chemical) [1, 133], K-PRO (KBR) [1, 134]. Следует
также отметить, что на большинстве промышлен-
ных предприятий используются технологии Cato-
fin (ABB Lummus) или Oleflex (UOP).

Каталитические процессы дегидрирования
легких алканов проводятся при температурах
550–700°С, давлениях 0.2–6 атм, объемных ско-
ростях подачи сырья 0.5–13 ч–1 в реакторах со ста-
ционарными, псевдоожиженными или движущи-
мися слоями катализатора. При проведении про-
цесса дегидрирования легких алканов при
повышенных температурах увеличивается ско-
рость протекания побочных реакций крекинга
легких алканов, что приводит к закоксовыванию

катализаторов, уменьшению их активности и дли-
тельности межрегенерационной эксплуатации.

Условия проведения известных промышлен-
ных процессов получения легких алкенов (этиле-
на, пропилена, бутилена) и срок службы катали-
заторов, представлены в табл. 3.

Дегидрирование алканов С3–С4 по технологии
Catofin (ABB Lummus) представляет непрерывный
каталитический процесс. Свыше 30 промышлен-
ных установок в мире используют технологию
Catofin для производства пропилена, н-бутилена
и изобутилена дегидрированием пропана, н-бута-
на и изобутана, а также для производства бутади-
ена. В настоящее время по технологии Catofin
действуют девять заводов дегидрирования пропа-
на в пропилен, производительностью свыше
5 млн т пропилена/год, шесть заводов по техно-
логии Catofin дегидрирования изобутана в изобу-
тилен, производительностью свыше 3 млн т изо-
бутилена/год и два завода совместного производ-
ства пропилена и изобутилена [124].

Реакторный блок процесса Catofin состоит из
3–8 параллельно работающих горизонтальных
адиабатических реакторов со стационарными
слоями катализатора, в которых протекают про-
цессы дегидрирования/регенерации/очистки, при-
чем для завершения одного полного цикла требу-
ется 15–30 мин. Режим работы каталитического
реактора: дегидрирование (12 мин), очистка
(3 мин), регенерация (12 мин), очистка (3 мин) [3,
124, 125]. Тепло, накопленное на стадии регене-
рации катализатора, используется в дальнейшем
на стадии проведения эндотермической реакции
дегидрирования алканов. Температура проведе-
ния процесса составляет 560–650°С, давление
0.2–0.5 атм, расход сырья менее 1 ч–1. Реакцию
проводят при давлениях ниже атмосферного для
того, чтобы увеличить конверсию исходного сы-
рья и выход олефинов.

На рис. 8 представлена принципиальная схема
процесса дегидрирования пропана по технологии
Catofin. Установка получения легких олефинов
Catofin включает реакторный блок и блок разде-
ления продуктов реакции. Непрерывность рабо-
ты установки достигается за счет параллельно ра-
ботающих реакторов.

Сырьевой поток пропана смешивается с пото-
ком пропана, поступающем из куба колонны ста-
билизации 10, испаряется в 4, подогревается в печи
1 до температуры реакции и подается в реакторы 2,
работающих в режимах: реакция(2b)/регенера-
ция(2c)/очистка(2a). Продуктовый поток газа по-
сле охлаждения компримируют в 6 и направляют
в секцию разделения 11, 12, где происходит разде-
ление инертных газов, водорода и легких углево-
дородов от сжиженных продуктов реакции. Этан,
пропан и пропилен направляются в секцию
очистки продуктового потока: деэтанизатор 9 и
колонну стабилизации 10. Непрореагировавший
пропан рециклом возвращается в реакторы де-
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гидрирования 2. Воздух для регенерации катали-
затора подогревают в 15 и пропускают через слой
катализатора в реакторе 2с. Выжигание кокса со-
провождается разогревом катализатора до темпе-
ратуры, при которой можно начинать подачу сы-
рья. По окончании регенерации катализатора ре-
актор вакуумируют и готовят к следующему
рабочему циклу.

Катализатор для процесса Catofin на основе
оксида хрома, промотированного щелочными

металлами Na или К фирмы Clariant имеет сле-
дующий состав: К(Na)(1–2 мас. %)–CrOx(18–
20 мас. %)/Al2O3. Срок эксплуатации катализато-
ра составляет 2–3 года, затем происходит замена
отработанного катализатора [124].

Также Clariant разработан теплогенерирую-
щий металлооксидный материал HGM на основе
оксида меди, нанесенного на альфа-оксид алю-
миния или на алюминат кальция, для повышения
селективности по олефинам и выхода продуктов

Рис. 6. Зависимость константы равновесия целевой и побочных реакций от температуры
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Рис. 5. Зависимость изменения энергии Гиббса целевой и побочных реакций от температуры
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Рис. 7. Зависимость равновесной конверсии пропана от температуры при различных давлениях
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на установках Catofin. Металлооксидный матери-
ал HGM загружается в слой катализатора, в кото-
ром подвергается окислению и восстановлению
в ходе цикла, при этом выделяется тепло, необ-
ходимое для проведения эндотермической ре-
акции дегидрирования. Кроме того, предлага-
ется использовать два алюмохромовых катали-
затора, отличающихся химическим составом и
активностью. Катализатор лобового слоя со-
держит 5–25 мас. % Cr2O3 и 0.1–1.0 мас. % ZrO2.
Второй катализатор содержит меньше хрома и допол-
нительно модифицирован Ni и/или Pt. [1, 125, 126].

Преимуществом процесса Catofin являются
высокая селективность по олефинам 88–89%
(>88% для пропана и >89% для изобутана) и высо-
кая конверсия алканов С3–С4 48-65% (>45% для
пропана и >53% для изобутана); отсутствие ре-
циркуляции водорода или пара; использование
недорогого катализатора, не содержащего благо-
родные металлы; низкие расходные нормы по сы-
рью; щелочная очистка (отсутствие работы с хло-
ром); легкость масштабирования установки (про-
изводительность 1 линии составляет свыше 1000 кт
пропилена и изобутилена в год). К недостаткам
относится цикличный режим процесса и необхо-
димость дополнительных затрат для обеспечения
непрерывной работы, а также токсичные соеди-
нения хрома в составе катализатора.

В 2020 г. Clariant анонсировала строительство
нового завода по производству катализаторов для
процесса дегидрирования пропана в пропилен
Сatofin в г. Цзясин (Jiaxing), провинция Чжэцзян
(Zhejiang), Китай. Окончание строительства за-
вода и выход на полные производственные мощ-
ности планируется к 2022 г. [127].

Другим крупнотоннажным промышленным
процессом получения пропилена и изобутилена
дегидрированием пропана и изобутана является
процесс Oleflex (UOP). Установка получения лег-
ких олефинов Oleflex включает три основных
блока: реакторный блок, блок непрерывной реге-
нерации катализатора и блок разделения продук-
тов реакции. Таким образом, установка Oleflex
состоит из последовательно работающих 3–4 вер-
тикальных адиабатических реакторов радиально-
го типа с движущимся слоем сферического поли-
металлического катализатора K(Na)Pt-Sn/Al2O3,
теплообменников для нагрева исходного сырья и
межступенчатого нагрева продуктового потока
газа, блока регенерации катализатора и блока
разделения продуктов реакции. В качестве разба-
вителя используется водородсодержащий газ
(ВСГ). Процесс Oleflex проводится при давлении
1–3 атм, температуре 525–705°С, расходе сырья
(WHSV) 4–13 ч–1. Срок эксплуатации катализато-
ра составляет 1–3 года. Восстановление активно-
сти катализатора происходит в установке непре-
рывного действия (CCR) путем обработки ката-
лизатора смесью хлор-воздух. Восстановленный
катализатор вводится в первый реактор, причем
продолжительность цикла составляет 5–10 дней
[3, 128]. На установках Oleflex производятся про-
пилен, изобутилен и олефины С3/С4.

Принципиальная схема процесса по техноло-
гии Oleflex, представлена на рис. 9.

Сырьевой поток пропана и газ рецикла сме-
шиваются с водородсодержащим газом (ВСГ),
нагревается в теплообменнике 1, затем печи 2 и
проходит систему последовательно расположен-
ных реакторов радиального типа 3 с движущимся
слоем катализатора и промежуточным подогре-
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Рис. 8. Схема установки Catofin (CB&Lummus) дегидрирования пропана 1– печь, 2a – реактор на очистке, 2b – ректор
на потоке, 2с – реактор на повторном нагреве, 3, 4, 14 – теплообменники, 5, 7, 13 – холодильники, 6 – компрессор,
8 – испаритель, 9 – деэтанизатор, 10 – колонна стабилизации, 11 – низкотемпературная секция, 12 – короткоцикло-
вая адсорбция, 15 – воздухонагреватель [124].
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вом газового потока в печах 2. Продуктовый по-
ток после последнего реактора охлаждается в теп-
лообменнике и поступает в секцию разделения и
стабилизации: продуктовый поток сжимается в
компрессоре 5, поступает в осушитель 6, затем в
узел 7 криогенного выделения ВСГ (93–95% об.
Н2), проходит сепаратор 8, турбоэкспандер 9, а
отделенная в сепараторе 8 жидкая фаза направля-
ется на установку селективного гидрирования
ацетилена и диолефинов (процесс SHP) до содер-
жания их в продуктах реакции менее 5 ppm, после
которой продуктовый поток проходит деэтаниза-
тор 11, в котором отделяются легкие углеводороды
и колонну стабилизации 12 выделения целевого
продукта реакции пропилена. Непрореагировав-
ший пропан после колонны стабилизации 12 сме-
шивается с исходным сырьевым потоком пропа-
на, водородсодержащим газом и поступает в пер-
вый реактор синтеза пропилена. Часть ВСГ из
секции разделения 7 возвращается на стадию де-
гидрирования, а избыток газа выводится с уста-
новки. Выход водорода составляет приблизитель-
но 3.6 мас. % на свежее сырье. Катализатор пере-
мещается из реактора в реактор, проходит
регенератор 4 и возвращается в первый каталити-
ческий реактор.

Преимущества процесса Oleflex: конверсия
30–40%, селективность по олефинам свыше 85%
при чистоте продукта 99.5–99.8 мас. %, низкие
эксплуатационные и капитальные затраты, высо-
кая активность, стабильность и длительность

эксплуатации катализатора, непрерывность про-
цесса и возможность замены катализатора без
остановки производства [128, 129].

Установки Oleflex легко интегрируются с уста-
новками алкилирования углеводородов для про-
изводства высокооктановых компонентов топ-
лив, или димеризации изобутилена с последую-
щим гидрированием для производства изооктана.
Комбинированный процесс называется UOP In-
direct alkylation process InALk.

Процесс парового риформинга STAR – steam
active reforming разработан фирмой Philips Petro-
leum Company, в 1999 году права перешли к фирме
Uhde. По данной технологии производится про-
пилен, изобутилен и водород высокой чистоты
(побочный продукт) [130, 131].

Установка STAR включает (рис. 10): блок под-
готовки сырья, реакционный блок и блок разделе-
ния продуктов реакции. Исходное сырье направ-
ляется в блок подготовки сырья для отделения тя-
желых компонентов и возможных примесей.
Далее сырье (пропан или изобутан) нагревается,
смешивается с технологическим паром и подает-
ся в трубы парового риформера с внешним обо-
гревом, заполненные катализатором. Продукто-
вый поток после первого реактора охлаждается.
Тепло продуктового потока используется для на-
грева потока сырья и генерации пара высокого
давления. Пар, содержащийся в технологическом
газе, конденсируется, а тепло рекуперируется пу-
тем нагрева ректификационных колонн в блоке



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 56  № 5  2022

ПЕРСПЕКТИВЫ РАЗВИТИЯ ПРОЦЕССОВ 577

фракционирования. Сухой газ сжимается, ча-
стично конденсируется, причем жидкая фаза на-
правляется в блок фракционирования, а газовая
фаза в блок разделения газа. В криогенном про-
цессе удаляются неконденсирующиеся вещества.
При использования короткоцикловой адсорбции
КЦА возможно получение водорода высокой чи-
стоты. Блок фракционирования включает отпар-
ную колонну для удаления легких неконденсиру-
ющихся веществ и колонну стабилизации, кото-
рую используют для отделения продуктового
потока пропилена (изобутилена) от непрореаги-
ровавшего пропана (или изобутана). Непрореаги-
ровавшие легкие алканы (пропан или изобутан)
направляются в блок подготовки сырья.

Принципиальная схема процесса дегидриро-
вания алканов С3–С4 по технологии STAR (Uhde),
представлена на рис. 11.

Процесс проводится в двухреакторной схеме,
состоящей из последовательно работающих ката-
литических реакторов – трубчатой печи с непо-
движным слоем катализатора (конвертер Uhde) и
потолочными горелками для сжигания топлива, а
также второго адиабатического окси-реактора
(аналог вторичного конвертера Uhde), в который
подается парокислородная смесь для избиратель-
ного сжигания части образовавшегося в первом
реакторе водорода, и поддержания необходимого
температурного режима проведения эндотерми-
ческой реакции дегидрирования алканов С3–С4.
Реакция проводится в интервале давлений 4–9 атм,

температур 480–620°С, расхода сырья (WHSV)
0.5–10 ч–1. После рекуперации тепла (вырабаты-
вается пар высокого давления, подогревается ис-
ходное сырье и кипятильники колонн секции
фракционирования) продуктовый газ комприми-
руют, выделяют целевой продукт олефины (про-
пилен или изобутилен) от непрореагировавших
парафинов (С3 или С4) и легких продуктов кре-
кинга. Пар, подаваемый в каталитические кон-
вертеры Uhde, используется в качестве разбави-
теля для снижения парциального давления реа-
гентов, достижения высокой конверсии алканов
С3–С4 и высокой селективности по олефинам.
Так, например, конверсия пропана составляет
30–40% при селективности по пропилену 80–
90%. Кроме того, добавление пара способствует
снижению скорости коксообразования на ката-
лизаторе, тем самым увеличивается время цикла
от нескольких минут до нескольких часов. Сжи-
гание водорода обеспечивает тепло, необходи-
мое для дополнительной конверсии пропана.
Для поддержания активности катализатора тре-
буется периодическая регенерация катализато-
ра. Поскольку катализатор должен быть ста-
бильным в присутствии пара, используется по-
лиметаллический катализатор на основе
платины, промотированный кальцием и алюми-
натом цинка Pt-Sn/ZnAl2O4/СаО(Mg)–Al2O3. Ка-
тализатор показывает высокую селективность
при конверсии пропана близкой к равновесной.
Продолжительность цикла работы катализатора в

Рис. 9. Схема установки Oleflex (UOP) дегидрирования пропана 1– теплообменник, 2 – печи, 3 – каталитические ре-
акторы, 4 –установка непрерывной регенерации катализатора, 5 – компрессор, 6 – осушитель газа, 7 – узел выделения
водорода, 8 – сепаратор, 9 –турбоэкспандер, 10 – установка селективного гидрирования ацетилена и диолефинов
(процесс SHP), 11– деэтанизатор, 12– колонна стабилизации [128].
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процессе дегидрирования 6 ч до процесса его ре-
генерации. Время цикла составляет не менее 8 ч:
6 ч процесса и 2 ч времени регенерации. Регене-
рация катализатора осуществляется за счет выжи-
гания кокса с поверхности катализатора и по-
вторного окисления металла воздухом. Срок
службы подобного катализатора составляет более
5 лет.

Преимуществом технологии STAR (UhDe) яв-
ляется использование реакторов со стационар-
ными слоями катализаторов, отсутствие движу-
щегося слоя катализатора и клапанов горячего
переключения, это обеспечивает надежную работу
установки. Кратчайшее время пуска и останова ре-
актора в случае аварийной ситуации; более корот-
кий перезапуск из “горячего резерва” [1, 130, 131].

Процесс дегидрирования легких парафинов в
реакторах с псевдоожиженным слоем катализатора
(FBD – Fluidized Bed Dehydrogenation) разрабо-
тан Snamprogetti и Yarsintez. Реакция дегидриро-
вания алканов проводится в интервале давлений
1.1–1.5 атм, температур 550–600°С на катализато-
ре CrOx/Al2O3, промотированного щелочными
металлами [1, 3]. Конверсия алканов составляет
45–50% при селективности по алкенам 80–85%
(табл. 3). Тепло, необходимое для проведения ре-
акции дегидрирования, обеспечивается нагрева-
нием катализатора в регенераторе до температур
выше 700°С. Катализатор непрерывно циркулирует
из реактора в регенератор в котором выжигается
кокс, осажденный на катализаторе (рис. 12). Одна-
ко в связи с тем, что количество кокса невелико, в
регенераторе сжигается дополнительное топливо
для поддержания необходимого температурного ре-
жима в реакторе дегидрирования алканов.

Основными преимуществами технологии
FBD является изотермический режим проведе-
ния процесса в результате интенсивного переме-
шивания в реакторах с кипящим слоем катализа-

тора, что способствует интенсификации процес-
сов массо- и теплопередачи. Однако необходима
разработка устойчивых к истиранию в кипящем
слое катализаторов.

Процесс PDH (Linde-BASF) проводят на уста-
новке дегидрирования легких парафинов, состо-
ящей из трех параллельно работающих трубчатых
реакторов (двумя в режиме дегидрирования и од-
ного в режиме регенерации катализатора) со ста-
ционарными слоями катализатора Pt-Sn/ZrO2
при температурах 550–650°C, давлении >1 атм.
Поток сырья разбавляется паром, а смесь воздуха
и пара используют для регенерации катализатора,
и реактор продувают до и после стадии регенера-
ции [132]. При этом продолжительность реакции
6 часов, регенерации катализатора 3 ч. Селектив-
ность по пропилену составляет свыше 90% при
конверсии сырья 40–45%. Срок службы катали-
затора составляет свыше 2 лет.

В Китайском Университете Нефтехимии (the
China University of Petroleum) разработана новая
технология дегидрирования С3/С4 (ADHO) в 2016 г.,
которая прошла промышленную апробацию в
Shandong Hengyuan Petrochemical Company Limited.
Для проведения процесса используется реактор с
псевдоожиженным слоем катализатора. Процесс
проводится при температурах 500–650°С, расходе
сырья 1–10 ч–1. При этом достигается конверсия
пропана около 50% при селективности по пропи-
лену свыше 90% [1].

В 2016 г. Dow Chemical Company заявила о раз-
работке новой технологии каталитического де-
гидрирования (FCDh) в реакторе с псевдоожи-
женным слоем катализатора, которая может
быть эффективно использована для переработки
сланцевого газа. Процесс проводится при темпе-
ратуре 600°С и давлении 1 атм на катализаторе
Pt-Ga-K/Si–Al2O3, при этом достигается селек-
тивность по пропилену 93%, при конверсии про-

Рис. 10. Схематическое представление процесса STAR (Uhde) дегидрирования алканов С3–С4 [130].
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пана 45%. Преимуществом разработанной техно-
логии является сокращение капитальных затрат,
а также сокращение затрат энергии на производ-
ство 1 т пропилена, сокращение выбросов диок-
сида углерода по сравнению с традиционными
промышленными процессами. Кроме того, сокра-
щается время транспортировки дезактивирован-
ного катализатора между реакторным блоком и
блоком регенерации катализатора. Разработанная
конструкция реактор/регенератор катализатора
позволяет при необходимости легко масштабиро-
вать процесс до достижения требуемой произво-
дительности процесса. В 2019 г. Dow Chemical
Company объявила о реализации запатентован-
ной технологии каталитического дегидрирования
в псевдоожиженном слое (FCDh) на одной из
установок крекинга смешенного сырья в Плаке-
мине, штат Луизиана [133].

В 2019 г. KBR сообщила о новом процессе де-
гидрирования пропана в реакторе с псевдоожи-
женным слоем катализатора К-PRO, а в 2020 г.
выиграла первый коммерческий контракт на но-
вую технологию дегидрирования пропана К-PRO
для строительства завода по производству пропи-
лена, мощностью 600000 т/год в Азии. Ввод уста-
новки в эксплуатацию запланирован на 2023 г.
[134]. Технология К-PRO основана на использо-
вании реактора каталитического крекинга с псев-
доожиженным слоем Orthoflow от KBR (про-
мышленный процесс K-COT). Разработан новый
катализатор дегидрирования пропана, не содержа-

щий хром и драгоценные металлы. Процесс про-
водится при температуре 600°С и давлении 1.5 атм
при этом достигается конверсия пропана 45% при

Рис. 11. Схема установки STAR (Uhde) дегидрирования алканов С3–С4. 1– печь риформинга STAR, 2 – реактор окис-
лительной конверсии алканов, 3, 4, 5 – теплообменники, 6- подогреватель сырья, 7 – паровой барабан, 8 – осушитель
газа, 9 –компрессор сырого газа [131].
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селективности по пропилену 87–90%. Использует-
ся непрерывная регенерация катализатора [1, 134].

В промышленности в настоящее время, в основ-
ном реализованы технологии Catofin и Oleflex. Ис-
пользуемые промышленные катализаторы про-
цессов нуждаются в дальнейшем усовершенство-
вании и разработке.

ЭФФЕКТИВНЫЕ КАТАЛИТИЧЕСКИЕ 
СИСТЕМЫ ДЕГИДРИРОВАНИЯ ПРОПАНА

Среди известных катализаторов конверсии
легких алканов в олефины перспективны цеолит-
содержащие катализаторы. Зарубежными фирма-
ми синтезируются с начала 70-х годов прошлого
века высококремнистые цеолиты типа ZSM-5,
ZSM-11 и т.п. В РФ получены их аналоги ЦВК,
ЦВМ, ЦВН, ультрасил. Каждый из них имеет
свои преимущества и недостатки.

В каталитических реакциях цеолиты исполь-
зуются с промоторами. Их условно можно разде-
лить на две категории. К первой относятся благо-
родные металлы (Pt, Rh, Pd), ко второй – элементы
I, II, III групп Периодической таблицы (Cu, Zn,
Cd, Ga, …). Наибольшей промотирующей актив-
ностью обладают Ga3+, Zn2+. Они чаще всего ис-
пользуются зарубежными фирмами при синтезе
промышленных катализаторов.

В настоящее время проводятся многочислен-
ные исследования по разработке эффективных
катализаторов дегидрирования легких алканов.
Наиболее широко используются катализаторы на
основе Pt, оксидов хрома, ванадия, молибдена,
галлия, индия, циркония и железа [1–3].

КАТАЛИЗАТОРЫ НА ОСНОВЕ ПЛАТИНЫ

Катализаторы на основе Pt являются эффек-
тивными катализаторами дегидрирования легких
алканов. В промышленном процессе Oleflex фир-
мы UOP иcпользуется Pt-содержащий катализа-
тор K(Na)-Pt-Sn/Al2O3 в реакторе с движущимся
слоем катализатора. Большое число исследова-
ний посвящено разработке новых активных, се-
лективных и стабильных каталитических систем
на основе платины [1–6, 135–155].

В качестве промоторов Pt-содержащих ката-
лизаторов чаще всего используются Sn [135], Zn
[136, 137], Cu [138, 139], Co [140], Ce [140], Ge
[141], Ga [142], In [143, 144], Fe [145], Mn [146] и
др. Показано, что дисперсность и стабильность ча-
стиц платины на поверхности носителя оказывают
влияние на каталитические свойства Pt-cодержа-
щих катализаторов. Высокая дисперсность ча-
стиц Pt обеспечивает доступность активных
центров для протекания каталитической реак-
ции дегидрирования легких алканов, а хорошая
стабильность частиц Pt препятствует их спека-
нию при жестких условиях синтеза и позволяет

значительно увеличить срок службы каталитиче-
ских систем.

Установлено, что дисперсность и стабиль-
ность Pt частиц непосредственно связана с взаи-
модействием металл-носитель. Известно, что
сильное взаимодействие металл-носитель может
значительно облегчить диспергирование частиц
платины на носителе, позволит равномерно рас-
пределить малые кластеры платины по поверхно-
сти носителя и уменьшить подвижность частиц
платины при жестких условиях синтеза, что за-
труднит агломерацию частиц платины на носите-
ле при проведении каталитической реакции
[135–146]. Эффективными носителями катализа-
торов дегидрирования легких алканов являются:
SiO2 [147], γ-Al2O3 [148], θ-Al2O3 [149, 151], TiO2–Al2O3,
CeO2, CeO2–Al2O3, Mg(Al)O [153], цеолиты Na-Beta,
Sn–Si-Beta, Sn-Beta [152], ZSM-5 [154], Na-ZSM-5,
Na-MOR, Na-Y, silicate-1, SBA-15, Na-MCM-22,
МСМ-41, различные наноуглеродные материалы
и др. Ранее показано, что катализаторы Pt/Al2O3
при проведении процесса дегидрирования про-
пана с добавлением кислорода воздуха гораздо
быстрее подвергаются спеканию, чем в атмосфе-
ре водорода. Носитель на основе γ-Al2O3 обладает
высокой удельной площадью поверхности, тер-
мической стабильностью, и механической проч-
ностью [148]. Недостатком подобного носителя
является слабое взаимодействие металл-носитель
и сильная кислотность Al2O3. Для уменьшения
кислотности поверхности Al2O3 добавляют ще-
лочные металлы Li, Na, K. Применение подоб-
ных промоторов позволяет уменьшить скорость
протекания побочных реакций коксообразова-
ния, гидрогенолиза и изомеризации. Zn и Mg так-
же являются эффективными металлами-модифи-
каторами, добавление которых приводит к образо-
ванию фазы шпинели – менее кислотной и более
термически устойчивой. Также широко применя-
ются и другие модификации оксида алюминия, об-
ладающие меньшей кислотностью поверхности,
например, α-Al2O3 и ϴ-Al2O3 [3, 149, 151].

Показатели работы Pt-содержащих и биметал-
лических PtSn-содержащих катализаторов дегид-
рирования пропана представлены в табл. 4.

Катализ на одиночном атоме Pt1 представляет
особый интерес для предотвращения протекания
побочных реакций. В [147] представлен ультрас-
табильный и селективный катализатор PtGa-
Pb/SiO2 дегидрирования пропана на Pt1, вклю-
ченного в интерметаллид PtGa, содержащего ан-
самбли Pt3, которые могут избирательно блоки-
роваться осаждением свинца, а одиночные атомы
Pt1, изолируются на поверхности каталитически
инертным Gа. Катализатор PtGa-Pb/SiO2 при
600°С показывает конверсию 30% в течение 96 ч
без потери активности при селективности по про-
пилену 99.6% (табл. 4).
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ПИСАРЕНКО и др.

Установлено, что биметаллические катализа-
торы на основе PtSn на различных носителях яв-
ляются эффективными каталитическими систе-
мами для проведения реакций окислительного и
неокислительного дегидрирования легких алка-
нов [148–151]. Предполагается, что имеет место
“геометрический” и “электронный” эффект вли-
яния олова. Показано, что модифицирование
оловом катализаторов содержащих платину при-
водит к выделению агрегированных кластеров Pt,
что способствует уменьшению скоростей проте-
кания реакций гидрогенолиза и коксообразова-
ния, увеличивает селективность по олефинам и
стабильность работы PtSn катализаторов [1–3, 151].
Перенос электронов от Sn к Pt увеличивает элек-
тронную плотность Pt и уменьшает энергию акти-
вации десорбции олефинов, что также способствует
повышению селективности по олефинам.

Представлена новая стратегия синтеза катали-
затора Pt/Sn-Beta, которая позволяет стабилизи-
ровать Pt кластеры на изолированных центрах
Sn в структуре цеолита типа Beta [152]. Процесс
проводится в три этапа: удаление атомов Al из
каркаса цеолита с образованием в структуре цео-
лита дефектов, внедрение атомов Sn в образо-
вавшиеся вакансии с получением Sn-Beta и по-
садка Pt на поверхность Sn-содержащего цеоли-
та с получением катализатора Pt-Sn/Beta.
Катализатор Pt/Sn2.00-Beta в реакции дегидриро-
вания пропана, проводимой при температуре
570°С, атмосферном давлении (состав сырья: 10% об.
С3Н8, 10% Н2, инерт N2) показывает начальную
конверсию 50% и селективность по пропилену
>99% при константе скорости дезактивации 0.006 ч–1

и продолжительности эксперимента 159 ч.
В [153] исследовалось влияние Zn на характе-

ристики работы катализатора, содержащего PtSn.
Установлено промотирующее действие цинка на
работу биметаллического катализатора, содержа-
щего платину и олово. Наилучшие результаты до-
стигнуты для катализатора PtSn-Mg(3Zn)AlO,
причем конверсия пропана падает с 55.3 до 40.6%
при времени проведения эксперимента 14.2 ч,
температуре T = 550°C, давлении 1 атм, мольном
отношении H2 : C3H8 : N2 = 0.15 : 1 : 4 и расходе сы-
рья 18.9 ч–1.

Кислотные свойства поверхности катализа-
тора, поровая структура и размер кристаллитов
влияют на глубину протекании реакции дегид-
рирования легких алканов. Модифицированные
цеолиты ZSM-5 широко используются в про-
мышленности, характеризуются гидротермаль-
ной и химической стабильностью и благодаря
своим свойствам являются эффективными ката-
лизаторами дегидрирования легких алканов. Од-
нако сильные кислотные центры цеолитов при-
водят к протеканию нежелательных побочных
реакций. Поэтому проводятся научные исследо-
вания с целью изменения свойств модифициро-
ванных цеолитов ZSM-5. Подтверждено, что

введение металлов таких как Na, K, Mg может
уменьшить кислотность поверхности катализато-
ра и улучшить взаимодействие металл-носитель.
Установлено, что катализаторы PtSnNa/ZSM-5
[154], PtSnNa/ZFS [154], K-PtSn/MFI [155] пока-
зывают высокую активность и селективность по
олефинам.

КАТАЛИЗАТОРЫ НА ОСНОВЕ
ОКСИДОВ ХРОМА

Катализаторы на основе оксида хрома исполь-
зуются в промышленности в последние десятиле-
тия в процессах Catofin и FBD-4. Установлено,
что в катализаторах на основе оксидов хрома CrOx
присутствуют Cr6+, Cr5+, Cr3+, Cr2+, изолирован-
ный Crn+, олигомерные Crn+, кристаллиты Cr2O3.
Катализаторы на основе оксидов хрома характе-
ризуются высокой реакционной способностью,
селективностью, но невысокой стабильностью,
что требует проведения частых регенераций ката-
лизатора [156–165]. Показано, что на каталитиче-
ские свойства катализаторов на основе хрома
оказывают влияние как содержание хрома в об-
разце, его степень окисления, используемый но-
ситель, так и метод приготовления катализатора.
Носителями подобных катализаторов могут быть:
SiO2 [156], Al2O3 [157, 159], SiO2-Al2O3 [2], SiO2–
ZrO2 [2], ZrO2 [160–162], Si-Beta [163], ZSM-5
[164], SBA-15, CMK-3, МСМ-41, MSS [165] и др.

В [156] изучено влияние кристалличности
ZrO2 и распределения CrOx в CrZrOx, нанесенном
на носитель SiO2 на активность, селективность и
стабильность работы катализатора в реакции де-
гидрирования пропана. Показано, что при темпе-
ратуре реакции 550°С, атмосферном давлении и
составе сырья С3Н8 : N2 = 2 : 3 начальная конвер-
сия пропана составляет 20% при селективности
по пропилену 92% (табл. 5). Установлено, что ис-
пользование носителей на основе SiO2 с низкой
кислотностью уменьшает скорость реакции кок-
сообразования и увеличивает длительность цикла
работы Cr-содержащих катализаторов в реакции
окислительного дегидрирования пропана в при-
сутствии СО2. При этом необходимо добиться
прочного закрепления диспергированных частиц
активной фазы на поверхности носителя.

Оксид хрома, нанесенный на оксид алюми-
ния, является одним из широко используемых
катализаторов дегидрирования легких алканов.
Однако существенным недостатком данных ка-
тализаторов является быстрая дезактивация
вследствие коксообразования. В [157] установ-
лено, что сила взаимодействия металл-носитель
увеличивается с возрастанием температуры пред-
варительной обработки катализатора водородом,
а катализатор с более сильным взаимодействием
металл-носитель показывает более высокую ката-
литическую стабильность.
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Предложен в качестве носителя стержнеобраз-
ный Al2O3, полученный гидротермальным спосо-
бом, который имеет более низкую кислотность
поверхности по сравнению с коммерческим ок-
сидом алюминия [159]. В качестве активного ком-
понента использовали Cr2O3. Установлена опти-
мальная температура прокаливания катализатора
800°С. Показано, что количество кокса на образ-
це Cr-Al-800 составило 3.6%, против 15.7% на ка-
тализаторе сравнения при температуре проведе-
ния реакции дегидрирования 600°С, атмосфер-
ном давлении и расходе пропана 8 мл/мин.
Конверсия пропана составила 20.4%, селектив-
ность по пропилену 84.7% при продолжительно-
сти эксперимента 180 мин.

Оксид циркония также представляет интерес в
качестве носителя для Cr-содержащих катализато-
ров окислительного и неокислительного дегидриро-
вания пропана [160–162]. Катализаторы Cr–Zr–Ox
показывают высокую активность в реакции де-
гидрирования пропана благодаря синергетиче-
скому эффекту CrOx и ZrO2 [160]. Однако их недо-
статком является низкая селективность по про-
пилену и быстрая дезактивация вследствие
коксообразования. В качестве промоторов пред-
лагается использовать Cs, Ca, P.

В [163–165] носителями Cr-содержащих ката-
лизаторов являются цеолиты типа Beta, ZSM-5,
MSS. Достигаются высокие показатели конвер-
сии пропана и селективности по пропилену (табл. 5).

КАТАЛИЗАТОРЫ НА ОСНОВЕ
ОКСИДОВ ВАНАДИЯ

Нанесенные на различные носители V-содер-
жащие катализаторы широко используются для
проведения реакций окислительного дегидриро-
вания пропана [166–175]. В качестве окислителей
часто используются О2 и СО2, реже N2O. Сильное
влияние на каталитические свойства V-содержа-
щих катализаторов оказывают структура носите-
ля и метод приготовления катализатора. Носите-
лями подобных катализаторов являются Al2O3
[166–168], SiO2 [169, 170], цеолиты SiBeta [171],
ZSM-5 [172], активированный уголь [173, 174],
V/MCM-41 [174, 175], мезопористые материалы
типа V/SBA-15 и др. (табл. 6).

Установлено, что каталитические системы
VOx/Al2O3 показывают высокую активность и се-
лективность в реакции дегидрирования легких
алканов [166–168]. Исследовано влияние носите-
лей γ-Al2O3, ϴ-Al2O3, δ-Al2O3, ϴ, α-Al2O3 на актив-
ность работы катализаторов VOx [167]. Наилуч-
шие результаты по активности показали образ-
цы катализаторов, нанесенные на ϴ-Al2O3 и ϴ,
α-Al2O3, при селективности >90%. Установлено, что
модифицирование PH3 катализаторов VOx/Al2O3
позволяет увеличить стабильность работы ката-

лизаторов и уменьшить скорость коксообразова-
ния [168].

Изучено влияние различных прекурсоров ва-
надия на эффективность работы катализаторов
VOx–SiO2 [169]. В качестве носителей могут эф-
фективно использоваться дендритные наноча-
стицы SiO2 [170]. Показано, что селективность по
пропилену зависит от температуры проведения
процесса и содержания ванадия.

Установлено, что цеолиты типа SiBeta [171],
ZSM-5 [172] и мезопористые материалы МСМ-41
[174, 175], содержащие ванадий показывают высо-
кую активность и селективность в реакции окис-
лительного дегидрирования легких алканов. По-
казано влияние содержания ванадия в подобных
каталитических системах на конверсию пропана,
селективность по пропилену, а также на скорость
дезактивации катализатора.

КАТАЛИЗАТОРЫ НА ОСНОВЕ КОБАЛЬТА, 
НИКЕЛЯ, ГАЛИЯ И ДРУГИХ

АКТИВНЫХ МЕТАЛЛОВ
Катализаторы на основе кобальта, никеля,

галлия и других металлов также используются
при проведении реакций окислительного и не-
окислительного дегидрирования пропана. Ре-
зультаты экспериментальных исследований по-
добных каталитических систем представлены в
табл. 7.

УГЛЕРОДСОДЕРЖАЩИЕ КАТАЛИЗАТОРЫ
Углеродные гранулы, нанотрубки и наново-

локна используются как в лабораторных исследо-
ваниях, так и в промышленности в основном в
качестве адсорбентов для разделения газообраз-
ных химических соединений, а также носителей
для катализаторов гидрирования, алкилирова-
ния, изомеризации.

Некоторые эффективные углеродсодержащие
катализаторы, используемые при проведении ре-
акций дегидрирования легких алканов, представ-
лены в табл. 8.

Применение углерода в качестве носителя для
катализаторов весьма перспективно, так как угле-
род – нейтральное вещество с развитой пористой
структурой и значительной площадью внутрен-
ней поверхности. Он термостоек, каталитическая
поверхность его однородна, экологически без-
опасен. Последнее способствует созданию на его
основе высокоселективных и активных катализа-
торов со значительным сроком их эксплуатации.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В настоящее время наблюдается повышенный

спрос на мировых рынках на низшие олефины
(этилен, пропилен, бутилен). Причем потребно-
сти в них неуклонно возрастают, хотя они и про-
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изводятся в количествах, превышающих десятки
миллионов т/год. Из них получают α-олефины,
оксиды этилена и пропилена, стирол, уксусную
кислоту, пропиловый, бутиловый, октиловый
спирты, моторные топлива и т.п. В настоящее
время активно развиваются технологии произ-
водства низших олефинов дегидрированием лег-
ких алканов С2–С5. Подробно рассматриваются
способы производства низших алканов из при-
родного газа, сжиженного газа и сланцевого газа,
а также различных фракций нефти.

Анализируются реакции дегидрирования низ-
ших алканов на гетерогенных катализаторах раз-
личного типа. Значительное внимание уделяется
катализаторам Pt-Ga, Pt-Zn на поверхности раз-
ных каталитических подложек. Показано, что по-
добные катализаторы обладают повышенной ка-
талитической активностью в реакции дегидриро-
вания алканов. Перспективными являются также
катализаторы Pt-Sn/ZSM-5. Они обладают ста-
бильной каталитической активностью. Обсужда-
ются свойства одноатомных Pt катализаторов на
нанометаллических сплавных подложках. Пред-
ставлены новые каталитические системы на ос-
нове оксидов хрома, ванадия, а также катализато-
ры содержащие кобальт, никель, галлий и другие
активные металлы.

Рассмотрены современные промышленные
технологии процессов дегидрирования легких ал-
канов С2–С4 Catofin (ABB Lummus), Oleflex
(UOP), STAR (Uhde), FBD-4 (Snamprogetti и Yar-
sintez), PDH (Linde-BASF), а также новые техноло-
гии ADHO (China University of Petroleum), FCDh
(Dow Chemical), K-PRO (KBR). Определены ос-
новные показатели работы технологического
оборудования и основные показатели процессов
по производительности и селективности.

Показано, что общее количество, например,
пропана в добываемом природном газе, сжижен-
ном газе и сланцевом газе недостаточно для удо-
влетворения общих потребностей промышлен-
ности в пропилене. Аналогичное, справедливо
для этана и бутана. Поэтому разрабатываются
процессы получения низших алканов и алкенов
за счет пиролиза и крекинга тяжелых углеводоро-
дов. Излагаются технологии и конструкции реак-
торных узлов пиролиза и крекинга углеводородов
бензиновых, дизельных фракций, а также фрак-
ций мазута и вакуумных газойлей. Приводятся
основные характеристики процессов ЭП-300,
ЭП-600. Несмотря на большие мощности указан-
ных выше производств, не представляется воз-
можным полностью удовлетворить возрастаю-
щие запросы промышленности в бензиновых,
дизельных и авиационных топливах, поэтому
особое внимание уделяется производству алка-
нов и алкенов из мазута и вакуумного газойля.

Перечисленные выше процессы, осуществля-
ющие конверсию углеводородов в трубчатых пе-
чах, уже практически достигли своей предельной

производительности при высокорентабельном
производстве низших олефинов. Это происходит
вследствие того, что промышленные реакторы
крупногабаритные и металлоемкие, а производ-
ства олефинов осуществляются с большими рас-
ходными нормами по углеводородному сырью.
Для резкого повышения рентабельности подоб-
ных производств, следует использовать высоко-
скоростные высокотемпературные реакторы го-
могенного пиролиза углеводородов. В них нагрев
сырья и проведение реакций пиролиза осуществ-
ляется непосредственно в реакционной зоне при
быстрой закалке продуктов реакций на выходе из
реакционной зоны. В несколько раз сокращается
объем реактора, его металлоемкость и расход теп-
лоносителя при одновременном увеличении кон-
версии углеводородов в олефины. Подобные по-
казатели работы реактора обеспечивают высокую
рентабельность производств.

Также эффективными и высокорентабельны-
ми альтернативными способами производства
олефинов является процессы МТО на основе ме-
танола и СТО на основе угля. Разработаны техно-
логии процессов получения олефинов окисли-
тельной конденсацией метана (ОСМ), процесс
Фишера–Тропша (FTO) и др.

Проанализированы основные катализаторы,
эксплуатируемые в промышленных процессах
получения олефинов, определены их производ-
ственные характеристики и основные свойства.

На основе приведенного обзора следует, что в
ближайшие 20–25 лет очевидных проблем в про-
изводстве низших олефинов ожидать не следует.
Необходимо только проводить работы по увели-
чению рентабельности действующих произ-
водств.

Следует отметить, что отечественные модифи-
цированные цеолиты Pt-Cu-Zn-Na/MFI [193],
Pt-Sn-Na/MFI [194] являются перспективными
катализаторами дегидрирования легких алканов в
олефины и могут быть рекомендованы для про-
мышленного использования. Разработан способ
синтеза подобных каталитических систем [193-
195]. Предлагается новая стратегия диспергиро-
вания каталитически активных металлов, таких
как Pt, на носителях MFI, позволяющая получать
более стабильные и активные катализаторы де-
гидрирования легких алканов. Разработанный
метод пропитки-прокаливания-промывки (ICW)
может быть применен к различным металлам-мо-
дификаторам, носителям и является усовершен-
ствованием традиционного метода влажной про-
питки (IWI) [195]. Преимущество разработанного
метода заключается в том, что он позволяет рав-
номерно распределить наночастицы металлов-
модификаторов на носителе и может быть ис-
пользован не только для получения катализато-
ров дегидрирования легких алканов, но и катали-
заторов реакции MTO, получения диметилового



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 56  № 5  2022

ПЕРСПЕКТИВЫ РАЗВИТИЯ ПРОЦЕССОВ 589

эфира, изомеризации, и многих других промыш-
ленно важных процессов.
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