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Проведен обзор схемных решений одностадийного синтеза диметилового эфира (ДМЭ), включая ста-
дию его выделения из газовой и жидкой фазы. Показано, что при выделении ДМЭ из газового потока, 
содержащего компоненты синтез-газа, наиболее часто применяют энергоемкий метод абсорбции. Также 
показано, что при одностадийном синтезе ДМЭ для утилизации побочного продукта синтеза – метанола, 
мировые лицензиары технологий предусматривают дополнительно реактор дегидратации. Проведен 
расчет энергозатрат и капиталоемкости для двух схем получения ДМЭ – в две стадии через метанол; и 
в одну стадию на бифункциональном катализаторе. Показано, что одностадийная схема синтеза ДМЭ 
по обоим показателям проигрывает двухстадийной, при этом основные затраты связаны с выделением 
ДМЭ из газовой фазы.
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Диметиловый эфир в последние 20 лет привле-
кает внимание исследователей, поскольку, с одной 
стороны, представляет собой экологически чистое 
топливо, с другой – является крупнотоннажным 
полупродуктом в нефтехимических технологиях 
переработки природного газа в различные углево-
дороды (низшие олефины, жидкие углеводороды 
С5–С11, ароматические углеводороды, оксиметили-
рованные эфиры) [1–3] и водород [4]. 

В промышленных масштабах ДМЭ получают 
в две стадии. Сначала при давлении 5.0–10.0 МПа 
получают метанол в реакторе, работающем по схе-
ме с рециклом непрореагировавшего синтез-газа. 
Далее осуществляют концентрирование метанола 
в двух или трех ректификационных колоннах, где 
происходит выделение простых и сложных эфиров, 
ацетона, растворенных неконденсирующихся га-
зов, воды, а также высших спиртов. Поток метанола 
нагревают и направляютв реактор дегидратации с 
получением ДМЭ. Синтез ДМЭ осуществляют при 
давлении 0.3–2.0 МПа в одноступенчатом (реже – 
двухступенчатом) адиабатическом аппарате с не-
подвижным слоем катализатора. Поскольку равно-

весная конверсия метанола не превышает 80%, то, 
как правило, схемой предусмотрен рецикл непро-
реагировавшего метанола со стадии разделения на 
вход в реактор синтеза ДМЭ. Разделение смеси ме-
танол/вода/ДМЭ осуществляется последовательно 
в двух ректификационных колоннах. Лицензиара-
ми технологий получения ДМЭ в две стадии явля-
ются компании JohnsonMatthey [5], Lurgi, Haldor 
Topse [6], Mitsubishi Gas Chemical [7, 8]. Основной 
недостаток двухстадийной технологии получения 
ДМЭ – высокие энергозатраты, связанные с необ-
ходимостью охлаждения контактного газа для вы-
деления метанола, с последующим нагревом потока 
метанола перед входом в реактор ДМЭ. 

С этой точки зрения наиболее привлекательным 
считается одностадийный способ получения ДМЭ 
из синтез-газа, который позволяет без промежуточ-
ных стадий охлаждения и нагрева получать ДМЭ 
на бифункциональном катализаторе. Аппаратурное 
оформление реакторного блока ДМЭ аналогич-
но реакторному блоку получения метанола. Син-
тез-газ с давлением 5.0–10.0 МПа нагревают до 
Т = 240–260°С и подают в реактор синтеза ДМЭ. 
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Контактный газ на выходе из реактора охлаждают, 
часть потока конденсируют и отправляют на раз-
деление в двухфазный сепаратор. Для увеличения 
конверсии сырья, реакцию проводят в условиях 
циркуляции по газу, поэтому основную часть газо-
вого потока направляют на рецикл, а небольшую 
часть – сдувают. Для получения ДМЭ предлагают 
адиабатические многоступенчатые реакторы, ко-
жухо-трубчатые реакторы, сларри-реакторы [9–11].

Наряду с ДМЭ на бифункциональном катализа-
торе образуется метанол. Кроме того, в зависимо-
сти от соотношения Н2/СО в исходном синтез-газе 
побочным продуктом при одностадийном синтезе 
ДМЭ являются вода или СО2. При разделении по-
тока в сепараторе ДМЭ, как и СО2, в силу своих 
физико-химических свойств в условиях высоко-
го давления достаточно хорошо растворяется в 
водно-метанольном конденсате и, вместе с тем, 
часть его уходит с газовой фазой. Соотношение 
ДМЭ в газовой фазе и в водном конденсатев диа-
пазоне давлений 2.0–10.0 МПа при температуре 
20°С варьируется в интервале от 75 : 1 до 20 : 1 (по 
массе). Поэтому задача выделения ДМЭ из газовой 
фазы является актуальной.

В настоящей работе рассмотрены схемные ре-
шения, предлагаемые к реализации для выделения 

ДМЭ из газовой фазы, а также проведен анализ ка-
питалоемкости и энергозатрат на примере схемы 
одностадийного синтеза и выделения ДМЭ, разра-
ботанной в ИНХС РАН.

РАСЧЕТНАЯ ЧАСТЬ
Расчет капитальных и эксплуатационных затрат 

производства ДМЭ из синтез-газа проведен для 
двух схем. 

Схема 1 предполагает получения ДМЭ в две 
стадии и включает производство метанола и его 
дегидратацию с разделением смеси метанол/ДМЭ/
вода в двух ректификационных колоннах. 

Схема 2 предполагает получение ДМЭ односта-
дийным способом с использованием бифункцио-
нального катализатора и выделением ДМЭ из газо-
вого потока по схеме, предложенной в патенте [12]. 
Схема 2, наряду с разделением смеси метанол/вода 
и метанол/ДМЭ в ректификационных колоннах, 
включает абсорбцию газового потока метанолом 
и отпарную колонну выделения СО2. Расчет мате-
риально-тепловых балансов схем и габаритов обо-
рудования проведен с использованием ПО Aspen-
Plus. Принятые для расчета схемы представлены на  
рис. 1.

Рис. 1. Схемы получения ДМЭ из синтез-газа: (a) – двухстадийный метод получения ДМЭ; (б) – одностадийный метод 
получения ДМЭ [12].
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В качестве исходного сырья при расчете ис-
пользован синтез-газ парового риформинга следу-
ющего состава, об. %: H2 – 74.3; CO – 15.5, CO2 –  
6.9, CH4 – 3.3. Расход свежего синтез-газа принят 
равным 575 кмоль/ч, что соответствует мощности 
по природному газу 25 млн нм3/год. 5.0 МПа и 
кратности циркуляции в реакторе одностадийного 
синтеза ДМЭ (метанола), равной 5. Для получения 
метанола и одностадийного синтеза ДМЭ принят 
трехступенчатый аппарат адиабатического типа с 
охлаждением контактного газа между ступенями с 
помощью холодных квенчей – потока синтез-газа. 
Расчет одноступенчатого адиабатического реак-
тора дегидратации метанола проведен при давле-
нии 1.0 МПа, температуре на входе в слой γ-Al2O3 
300°С.

Расчет загрузки катализатора и материальный 
баланс реакторов для обеих схем проведен на осно-
ве кинетических моделей, разработанных в ИНХС 
РАН в Лаборатории кинетики под руководством 
Лин Г.И. и Кипниса М.А. [13–15].

Для моделирования термодинамических свойств 
компонентов системы использовался метод Пенга–
Робинсона, широко применяемый для подобных 
систем [16]. Расчет двухфазного сепаратора про-
веден при температуре 40°С и давлении 5.0 МПа. 
Коэффициенты бинарного взаимодействия компо-
нентов потока и ДМЭ (KА

ij), которые отсутствуют 
в стандартной базе данных Aspen Plus, приведены 
в табл. 1.

Оценка стоимости основного оборудования для 
строительства установки заданной мощности про-
ведена в соответствии с методикой, описанной в 
книге [17], с учетом коэффициента CEPCI (Chem-
ical Engineering) на 2018 г., равного 603.1 [18] и 
коэффициента пересчета стоимости оборудова-
ния в Мексиканском Заливе и на территории РФ, 
равного 2.5. В стоимость основного оборудования 
входят расходы: на обвязку оборудования (трубо-
проводы, фундамент, КИПиА, электротехническое 
оборудование, изоляция); строительно-монтажные 
работы; непрямые расходы (страхование, налоги, 

выплаты генеральному подрядчику, непредвиден-
ные расходы). Оценка общих инвестиционных вло-
жений проведена с учетом распределения затрат 
для аналогичных нефтехимических производств 
[19]. Принято, что по отношению к чистой стоимо-
сти оборудования (100%) затраты на строительство 
производственных и административных помеще-
ний составляют 120%, инженерно-технический 
надзор – 50%, собственные оборотные средства – 80%.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

Технологии выделения ДМЭ

Технологии выделения ДМЭ из жидкой/газовой 
фазы не могут рассматриваться в отрыве от тех-
нологии его одностадийного получения. В связи 
с этим, для понимания общей картины приведе-
ны основные особенности технологий направлен-
ного синтеза ДМЭ и их сопоставление. Мировы-
ми лицензиарами технологии являются компании 
JFE (Japan Future Enterprise) (Япония), KOGAS 
(Корея), Air Products & Chemicals (США), Haldor 
Topsoe (Дания). Предлагаемые к реализации схем-
ные решения апробированы в масштабе пилотных 
и демонстрационных установок, но до настоящего 
времени не внедрены в промышленном масштабе. 

Технология JFE основана на использовании 
синтез-газа с соотношением Н2/СО = 1, который 
получают методом автотермического риформинга 
с последующим выделением СО2 и возвратом его 
в риформер (так называемый «три-риформинг») 
[20]. Синтез ДМЭ проводят при 5.0 МПа в трехфаз-
ном реакторе с использованием в качестве диспер-
сионной среды минерального масла [21]. Реактор 
работает в проточно-циркуляционных условиях, 
когда после охлаждения, конденсации и разделе-
ния контактного газа в двухфазном сепараторе га-
зовую фазу возвращают на вход в реактор синтеза 
ДМЭ. Жидкую фазу из сепаратора последователь-
но разделяют в трех колоннах: в отпарной колонне 
(колонна без укрепляющей части) выделяют СО2, 
в двух ректификационных колоннах разделяют 

Таблица 1. Коэффициенты бинарного взаимодействия компонентов потока и ДМЭ

Компоненты ДМЭ ДМЭ ДМЭ ДМЭ ДМЭ
N2 CO H2 CO2 H2O

KА
ij 0.16455 –0.18011 –1.24929 –0.01308 –0.27388
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смесь метанол/ДМЭ/вода. Особенность схемы –  
возврат выделенного в отпарной колонне потока 
СО2 на стадию автотермического риформинга, а 
также возврат метанола на вход реактора синтеза 
ДМЭ (рис. 2). Процесс отработан в 2003–2006 гг.  
на демонстрационной установке мощностью  
100 т/день (Shiranuka-cho, Hokkaido) [21].

Технология JFE позволяет получать ДМЭ с чи-
стотой 99.6 мас. % [23]. Недостаток технологии – 
проблемы масштабирования гидродинамических 
условий в трехфазном реакторе и большие габа-
риты реактора синтеза ДМЭ при увеличении еди-
ничной мощности аппарата. Так, например, при 
мощности реактора 100 т/день (33.5 тыс. т/год), 
диаметр составляет 2.3 м при высоте 22 м. Увели-
чение мощности до 3 тыс. т/день (1.0 млн т/год) 
приводит к увеличению диаметра реактора до 7.0 м 
при высоте 50 м [24].

Наряду с компанией JFE свое схемное реше-
ние предлагает также компания KOGAS (Корея)  
(рис. 3). Как и в случае технологии JFE, для полу-
чения синтез-газа применяют «три-риформинг» 
с учетом оригинальной конструкции смесителя 
реагентов [25]. СО2 из синтез-газа выделяют по 
технологии Rectisol [26] или Selexol [27]. Для син-
теза ДМЭ при давлении 6.0 МПа применяют кожу-
хо-трубчатый реактор, охлаждаемый водой [28]. 
После охлаждения и конденсации контактного газа 
жидкую фазу на выходе из реактора редуцируют 

до давления 3.5 МПа, в результате чего происходит 
десорбция СО2, основную часть которого также 
возвращают в риформер. Метанол, получаемый в 
синтезе побочным продуктом, направляют в реак-
тор дегидратации для производства дополнитель-
ного количества ДМЭ и используют для подпитки 
абсорбента при очистке синтез-газа от СО2 по тех-
нологии Rectisol [29, 30]. 

Технология KOGAS позволяет получать ДМЭ с 
чистотой 99.6 мас. %. Демонстрационная установ-
ка по технологии KOGAS мощностью 10 т/день по 
ДМЭ, запущенная в 2008 г., проработала 78 дней 
[32]. 

Таким образом, схемное решение KOGAS на-
правлено на выделение и утилизацию СО2, для 
чего предусмотрено три колонны (1 абсорбер,  
1 десорбер, 1 отпарная колонна выделения СО2). 
Выделение ДМЭ осуществляется только из жидкой 
фазы методом ректификации.

Компания Air Products & Chemicals для полу-
чения ДМЭ из синтез-газа предлагает трехфазный 
реактор со встроенными теплообменниками [33]. 
Особенности схемы – подача жидкой фазы из двух-
фазного сепаратора на вход в реактор одностадий-
ного синтеза ДМЭ, применение метода абсорбции 
метанолом для выделения ДМЭ из газовой фазы, 
использование реактора дегидратации метанола 
с получением дополнительного количества ДМЭ 

Рис. 2. Схема одностадийного синтеза ДМЭ по технологии JFE [22].
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[10]. Согласно приведенному описанию схема яв-
ляется достаточно гибкой в отношении направле-
ния потоков. К недостаткам технологии следует 
отнести высокую металлоемкость реактора: для 
мощности установки 5 т/день по ДМЭ при диаме-
тре аппарата 0.46 м, его высота составляет 15 м. 

Компания Haldor Topsoe позиционирует свою 
технологию одностадийного синтеза для получе-
ния ДМЭ топливного назначения (концентрация 
ДМЭ – 89 мас. %) и предлагает для проведения про-
цесса трехступенчатый адиабатический аппарат с 
межступенчатым охлаждением контактного газа, 
или последовательно соединенные кожухо-труб-
чатый реактор синтеза метанола и адиабатический 
реактор одностадийного синтеза ДМЭ [34, 35]. 
Процесс проводят с рециклом непрореагировавше-
го синтез-газа. Для варианта использования в ка-
честве сырья синтез-газа Н2/СО ≥ 2, технологиче-

ская схема разделения продуктов включает в себя 
двухфазный сепаратор, абсорбцию ДМЭ из газовой 
фазы метанолом, дегидратацию насыщенного аб-
сорбента, разделение смеси метанол/ДМЭ/вода ме-
тодом ректификации [36]. В случае использования 
синтез-газа c Н2/СО, близким к 1, схемой предусмо-
трена очистка циркулирующего потока синтез-газа 
от СО2 с применением методов абсорбции (моно- 
этаноламин, диалкиловый эфир полиалкиленгли-
коля) и адсорбции на цеолитах [37, 38].

Вариант выделения ДМЭ и СО2 из газового 
потока циркулирующего синтез-газа методом аб-
сорбции рассмотрен также в патентах компаний 
GastecNV (Нидерланды) [39], Leuna-WerkeAG 
(Германия) [40], NipponKoKanCorporation (Япо-
ния) [41], ИК СО РАН [42], UOP [43].

Сопоставление основных показателей работы 
известных технологии представлено в табл. 2.

Рис. 3. Схема одностадийного синтеза ДМЭ по технологии KOGAS [31].

Таблица 2. Показатели работы технологий одностадийного синтеза ДМЭ

Лицензиар JFE KOGAS Air Products HaldorTopse
Н2/СО 1.0 1.0 0.7 2.0
Реактор, слой катализатора Сларри Неподвижный Сларри Неподвижный
Т, °С 250–280 230–280 250–280 210–290
Р, МПа 5 6 5–10 7–8
Конверсия СО за проход, % 50 65 33 18
Общая конверсия СО, % 96 82 89–93 –
ДМЭ, мол. % 93 67 30–80 60–70
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Наряду с абсорбционными методами для кон-
денсации ДМЭ предлагаются методы глубокого ох-
лаждения контактного газа после реактора синтеза 
ДМЭ с применением низкотемпературных хладо-
агентов – аммиака, ДМЭ, этилен-пропиленовой 
смеси [44–46]. Но следует понимать, что реализа-
ция данного метода сопряжена с дополнительными 
энергозатратами; кроме того, на нефтехимическом 
заводе должна быть предусмотрена определенная 
инфраструктура.

Таким образом, анализ технологий одностадий-
ного синтеза ДМЭ показывает, что для выделения 
ДМЭ из жидкой фазы, представляющей собой 
смесь метанол/ДМЭ/вода, применяют две последо-
вательно соединенные ректификационные колон-
ны. Для выделения ДМЭ из газовой фазы применя-
ют метод абсорбции с использованием в качестве 
абсорбента метанола – побочного продукта одно-
стадийного синтеза ДМЭ. Кроме того, из потока 
циркулирующего синтез-газа методом абсорбции 
выделяют СО2, который для увеличения степе-
ни использования углерода в схеме направляют 
на стадию получения синтез-газа. Наряду с этим, 
для получения дополнительного количества ДМЭ 
практически во всех схемах предусмотрена стадия 
дегидратации метанола.

Сопоставление капитальных  
и эксплуатационных затрат для получения 

ДМЭ различными способами

Моделированию технологии одностадийного 
синтеза ДМЭ в ПО Aspen Plus посвящен ряд работ 
[45, 47–49]. Но они, как правило, не рассматривают 
схемы выделения ДМЭ из газовой фазы, а направ-
лены на разработку способов утилизации СО2. 

В настоящей работе проведен расчет и сравне-
ние энергетических и капитальных затрат синтеза 
ДМЭ с использованием ПО Aspen Plus для усло-

вий РФ по двум схемам получения ДМЭ: Схема 1  
предполагает получение ДМЭ через стадию де-
гидратации метанола; Схема 2 – получение ДМЭ 
в одну стадию. Для расхода свежего синтез-газа  
575 кмоль/ч при прочих равных условиях (Р =  
5.0 МПа, КЦ = 5) мощность производств по товар-
ному ДМЭ с концентрацией 97 мас. % для Схемы 1  
и Схемы 2 составит 3.1 и 2.7 т/ч соответственно. 

Расход сырья и энергоносителей (электроэнер-
гия, пар, оборотная вода) для производства 1 т 
ДМЭ для двух схем представлен в табл. 3.

Схема 2 отличается повышенными затратами 
водяного пара и электроэнергии, что обусловлено 
необходимостью регенерации большого количе-
ства абсорбента (метанола), с последующим выде-
лением из абсорбента в ректификационной колонне  
ДМЭ, и возврата СО2 в реактор синтеза ДМЭ; для 
этого в схеме предусмотрен дополнительный нагне-
тательный компрессор (с 1.0 МПа после отпарной  
колонны до давления синтеза ДМЭ – 5.0 МПа).

Сравнение капитальных затрат на строительство 
установки получения ДМЭ из синтез-газа задан-
ной мощности, включая обвязку трубопроводами,  
КИПиА, изоляцию, покраску, бетонный фундамент 
и металлические конструкции, представлены в 
табл. 4.

Несмотря на практически равное количество 
единиц оборудования, Схема 2 отличается боль-
шей металлоемкостью, обусловленной необходи-
мостью разделения ДМЭ и СО2 в газовой фазе с 
применением абсорбционных методов.

На основе распределения затрат произве-
дена оценка общих инвестиционных затрат  
(Total Capital Investment) для реализации каждой 
из рассматриваемых схем. С учетом строитель-
ства производственных и административных по-
мещений, инженерно-технического надзора и соб-

Таблица 3. Расходные коэффициенты сырья и энергоресурсов
Показатели Единицы измерения Схема 1, 2 стадии Схема 2, 1 стадия

Мощность по ДМЭ тыс. т/год 24.8 21.6
Природный газ м3/т (ДМЭ) 1050 1180
Топливный газ (риформинг) м3/т (ДМЭ) 520 590
Синтез-газ м3/т (ДМЭ) 4207 4725
Электроэнергия кВт/т (ДМЭ) 274 342
Пар водяной (Р = 4.0 МПа) Гкал/т (ДМЭ) 1.86 3.65
Оборотная вода м3/т (ДМЭ) 67 109
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Таблица 4. Количество и стоимость оборудования
Тип основного технологического  

оборудования
Схема 1, 2 стадии Схема 2, 1 стадия

количество стоимость, тыс. $ количество стоимость, тыс. $
Реакторное 2 1212.5 1 1517.5
Колонное 2 703.3 4 3002.0
Теплообменное, в т.ч. 13 3224.2 12 3395.5

кипятильник 2 – 3 –
конденсатор 2 – 2 –
пароподогреватель 2 – 2 –
рекуператор 2 – 1 –
холодильник 5 – 4 –

Компрессорное 2 3714.0 3 4292.0
Насосное 3 45.0 4 116.0
Емкостное 3 784.0 4 2380.0
ИТОГО 38 9683.0 40 14703.0

ственных оборотных средств для эксплуатации 
установки общие затраты для Схемы 1 составляют  
10.93 млн. $, для Схемы 2 – 16.6 млн. $. Удельные 
общие инвестиционные затраты для Схемы 1 по-
лучения ДМЭ в две стадии могут быть оценены 
на уровне 440.8 $/т (ДМЭ), что в 1.7 раза меньше, 
чем для Схемы 2 получения ДМЭ в одну стадию –  
768.5 $/т (ДМЭ). 

При стоимости природного газа 4 руб/м3 с уче-
том расходных коэффициентов сырья и вспомога-
тельных материалов в зависимости от внутренней 
стоимости энергоресурсов себестоимость ДМЭ 
для Схемы 1 и 2 может быть оценена на уровне 
350–375 и 430–455 $/т (ДМЭ) соответственно, что 
хорошо согласуется с данными [45].

Основная причина высокой себестоимости 
ДМЭ в случае одностадийной схемы заключает-
ся в затратах на его выделение из потока синтез- 
газа (избыточное колонное и емкостное оборудо-
вание), несмотря на выигрыш в энергетике за счет 
отсутствия дополнительных стадий охлаждения и 
нагревания между реакторами. Это делает перспек-
тивным применение одностадийной схемы синтеза 
ДМЭ для создания технологий превращения ДМЭ 
в ценные нефтехимические продукты напрямую, 
без стадии его концентрирования из газового пото-
ка [50–53].

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Проведен расчет энергозатрат и капиталоемко-

сти для двух схем получения ДМЭ – через стадию 
синтеза метанола и в одну стадию на бифункцио-

нальном катализаторе. Показано, что одностадий-
ная схема синтеза ДМЭ по обоим показателям усту-
пает двухстадийной, при этом ключевым фактором 
увеличения затрат при реализации одностадийного 
маршрута является сложность схемы выделения 
ДМЭ из газовой фазы.

Таким образом, можно сказать, что технология 
одностадийного синтеза ДМЭ эффективна только 
в случае его последующей переработки в ценные 
продукты нефтехимии (олефины, углеводороды 
С5+, оксиметилированые эфиры и т.д.), без необхо-
димости его концентрирования из потока газовой 
фазы.
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Темпы роста мировой экономики привели к 
увеличению спроса на углеводородные энергоре-
сурсы, что повлияло на развитие альтернативных 
нефтяных источников энергии. Потенциальным 
сырьем для получения углеводородов является 
сланцевая нефть, но ее запасы примерно в 5.4 раза 
меньше запасов горючих сланцев.

Горючий сланец  –  разновидность твердого 
ископаемого топлива с низким значением тепло-
ты сгорания, низким содержанием масел и вы-
соким содержанием золы [1]. В основном при-
меняют два метода разработки и использования 
горючих сланцев: первый – выработка электроэнер-
гии посредством прямого сгорания сланцев, второй –  
низкотемпературная сухая перегонка с целью полу-
чения сланцевой нефти.

Мировой запас и распределение ресурсов 
сланцев. Мировые запасы горючих сланцев колос-

сальны, посредством их переработки можно полу-
чить 400 млрд т сланцевой нефти, данная цифра на 
150 млрд т выше мировых запасов сырой нефти. 
В связи с этим горючие сланцы выступают потен-
циальным ресурсом для генерирования энергии. 
США занимают первое место по запасам горючих 
сланцев, на их долю приходится 70% от общего 
мирового объема запасов. Степень разведки ресур-
сов горючих сланцев достаточно низкая, и боль-
шинство стран не приводят точных объективных 
данных по объемам залежи горючих сланцев. На 
сегодняшний день только ряд стран проводят де-
тальную разведку ресурсов горючих сланцев, это 
США, Россия, Эстония, Бразилия и Австралия. В 
табл. 1 приведены статистические данные по запа-
сам горючих сланцев, сведенные к запасам сланце-
вой нефти [2].

Введение в процессы подземного пиролиза 
горючих сланцев. Процессы пиролиза горючих 
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сланцев делятся на подземный и наземный пиро-
лиз. При подземном пиролизе, или пиролизе in situ, 
горючий сланец нагревается непосредственно в ме-
сте залежи, после чего продукты пиролиза (сланце-
вая нефть) извлекаются из места залежи ископаемо-
го. Данный процесс сопровождается загрязнением 
подземных горных пород вследствие утечки нефти 
и газа, а также низкой производительности по до-
быче сланцевой нефти [3].

Существуют три основных способа, посред-
ством которых генерируют энергию для процесса 
сухой перегонки горючих сланцев в месте залежи: 
первый – сжигание части донного сланца или по-
лукокса для выработки тепла для нагрева сланца; 
второй – нагнетание горячего дымового газа или 
пара в место залежи; третий – нагревание топочно-
го горючего сланца посредством электроэнергии. 
Технологию подземного пиролиза горючих слан-
цев используют в США, но на данный момент тех-
нология находится на экспериментальной стадии и 
не имеет промышленного применения [4].

В настоящее время некоторые научно-иссле-
довательские институты и компании изучают воз-
можность применения альтернативных источников 
энергии для добычи сланца, таких как энергия ве-
тра, солнечная и ядерная энергетика.

Использование энергии ветра. Компания 
PyroPhase Inc. (США) специализируется на ком-
мерческой эксплуатации подземных запасов тяже-
лой нефти. В компании применяют радиочастот-
ную технологию (РЧ) для добычи сланцевой нефти 
в месте залежи. Во время эксплуатации по техноло-
гии РЧ возможно не только нагревать слой с зале-
жами сланца, но также накапливать энергию ветра 
и регулировать тепловой КПД посредством пере-
распределения воздушных потоков для достиже-
ния стабильного напряжения. Данная технология 
охраняется патентом [5]. Технология РЧ широко 

использовалась при добыче и нагревании горючих 
сланцев in situ. Использование энергии ветра при-
носит очевидные экономические и экологические 
преимущества. Благодаря использованию энергии 
ветра, выбросы и дорогостоящие работы по разде-
лению и рециркуляции CO2 были значительно со-
кращены. 

Использования солнечной энергии. Компания 
Heliosat ведет проектные исследования, связанные 
с системой выработки энергии из космического 
пространства. Heliosat применяет метод эконо-
мической эффективности для анализа стоимости 
сланца и экономической значимости продукта. Ос-
новная идея процесса заключается в следующем: 
несколько триллионов солнечных элементов раз-
мещаются на внешней поверхности батареи для 
генерирования солнечной энергии из космического 
пространства, далее посредством микроволнового 
излучения накопленная энергия передается в об-
ласть залежи сланца. Данная технология может в 
значительной степени снизить стоимость исполь-
зуемой энергии и выступить потенциальным реше-
нием для процессов пиролиза горючих сланцев. 

Ключ к решению проблемы. Недавно было за-
вершено проектирование многоразового космиче-
ского аппарата, и следующим шагом является про-
ектирование стартовой системы [5].

Использование ядерной энергии. Исследо-
вательский проект Национальной лаборатории 
Айдахо (Idaho National Laboratory) направлен на 
разработку и использование высокотемпературных 
газовых реакторов (HTGR), используемых для по-
лучения новых энергетических ресурсов. Данное 
исследование является частью нового поколения 
дизайн-проектов атомной электростанции. Приме-
нение ядерной энергии не только дает возможность 
генерировать достаточное количество энергии для 
добычи сланцевой нефти в месте залежи, но также 

Таблица 1. Статистические данные по запасу горючих сланцев, сведенные к запасам сланцевой нефти по основным 
странам мира

№ Страна Сланцевый резервуар 
(100 млн т)

Год 
оценки № Страна Сланцевый резервуар 

(100 млн т)
Год 

оценки
1 США 3035.66 2003 6 Иордания 52.33 1999
2 Китай 476.44 2006 7 Австралия 45.31 1999
3 Россия 387.70 2002 8 Эстония 24.94 2000
4 Бразилия 117.34 1994 9 Италия 14.31 2000
5 Канада 63.00 1997 10 Франция 10.02 1978
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позволяет избежать негативного воздействия ис-
копаемого топлива на окружающую среду. Высо-
котемпературные газовые реакторы атомных элек-
тростанций применяются не только для процессов 
пиролиза горючих сланцев, но также и для перера-
ботки нефти [5].

Введение в процессы пиролиза горючих 
сланцев в Китае. Основные технологии по сухой 
перегонке горючих сланцев приведены в табл. 2.

Печь сухой перегонки Fushun в Китае мо-
жет быть разделена на нижнюю и верхнюю части. 
Производственный процесс представлен на рис. 1. 
Горючий сланец вводят в верхнюю часть печи, по-
сле чего секция сухой перегонки в верхней части 
печи контактирует с газовым теплоносителем для 
сушки. Затем горючий сланец нагревают до темпе-
ратуры приблизительно 500°С для осуществления 
процесса сухой перегонки. Далее получившаяся 
нефтегазовая смесь выгружается из верхней части 
печи. После охлаждения полученную сланцевую 
нефть и полукокс, образовавшийся в результате су-
хой перегонки, направляют в нижнюю часть печи, 
где продукты реакции сгорают и газифицируют-
ся с помощью воздуха и водяного пара, а образо-
вавшаяся при этом зола выгружается со дна печи. 
Синтез-газ, образовавшийся в процессе полукоксо-
вания и газификации водяного пара с воздухом, по-

ступает в секцию для пиролиза в качестве газового 
теплоносителя для нагрева горючего сланца [14]. 

Квадратная печь Maoming – внутренняя блоч-
ная печь, нагреваемая газовым потоком, которая 
используется для нагревания сланца и осущест-
вления процесса сухой перегонки. В печи приме-
няется циркулирующий газ для нагрева носителя. 
Технология может обрабатывать горючие сланцы 
фракцией 15–74 мм. Блок пиролиза состоит из трех 
частей: подачи сырья, пиролиза и конденсации и 
выгрузки золы, рабочая температура составляет 
550–600°C. Сланцевый полукокс, полученный в 
ходе сухой перегонки, сжигается в средней части 
печи для выработки тепла, а полученная сланцевая 
зола удаляется из корпуса печи после теплообмена 
в секции охлаждения. Квадратная печь Maoming 
имеет простую конструкцию и обеспечивает вы-
сокий выход сланцевой нефти, но из-за большого 
количества газа, выходящего из печи, устройство 
для извлечения конденсата достаточно габаритное, 
и процесс рециркуляции газа затруднителен.

Процесс полного цикла эксплуатации техно-
логии. Схема полного цикла процесса приведена 
на рис. 2. В последние годы была представлена 
новая технологическая схема процесса сухой пе-
регонки горючих сланцев. Теплоносителем высту-
пает газ, полученный в ходе перегонки, тепло для 

Рис. 1. Принципиальная схема технологического процесса Fushun.
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процесса сухой перегонки также обеспечивается 
газовым потоком. В печи для перегонки не проте-
кает реакция горения, поэтому печь можно адапти-
ровать под горючие сланцы различных марок. Это 
обусловлено тем, что процесс не зависит от реак-
ции горения внутри печи для пиролиза, из-за чего 
технология имеет широкий диапазон применения. 
В декабре 2007 г. в Хуадане, провинция Цзилинь 
(Huadian, Jilin Province), был представлен ком-
плексный проект по переработке горючих сланцев, 
основанный на данной технологической схеме. Го-
довая мощность переработки горючего сланца с 
сжиженным сланцем составила 3.0×106 т, а ежегод-
ная добыча сланцевой нефти составила 2.5×105 т.  
На первом этапе было сконструировано 24 блока 
пиролиза, а на втором этапе еще 12 блоков.

Удаление масел из псевдоожиженного слоя го-
рючих сланцев и процесс декарбонизации. Хар-
бинский завод газификации и компания Shanghai 
Boshen Engineering Technology Co., Ltd. совместно 

разработали технологию сухой перегонки сланцев 
в псевдоожиженном слое и процесс декарбониза-
ции (анализ Фишера). Теплоносителем процесса 
выступает высокотемпературный газ сухой пере-
гонки. В псевдоожиженном слое также поддержи-
вается высокая температура. 

Газ сухой перегонки. Горючий сланец подвер-
гается физическому измельчению, после чего на-
правляется на процесс сухой перегонки. Когда 
пылевидный горючий сланец находится в псев-
доожиженном состоянии, полученная в процессе 
пиролиза сланцевая нефть испаряется и органиче-
ский конденсат может одновременно растворяться 
в потоке сухого перегонного газа. Таким образом, 
в процессе сухой перегонки в псевдоожиженном 
слое можно удалять органический конденсат из 
системы. Порошкообразный полукокс, образовав-
шийся в процессе сухой перегонки, сжижается и 
подвергается горению при высокой температуре и 
параллельном обогащении системы кислородом. 

Рис. 2. Технологическая схема полного цикла переработки горючих сланцев. Принципиальная схема потоков газа.
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Сланцевая нефть, полученная с помощью процесса 
декарбонизации в псевдоожиженном слое, приме-
няется для производства органического сырья: аро-
матических углеводородов, легких нефтепродуктов 
и топлива. Таким образом, представленная техно-
логия имеет ряд преимуществ, связанных с высо-
ким выходом сланцевой нефти, высоким коэффи-
циентом использования сырья и низким уровнем 
загрязнения окружающей среды. Но в настоящее 
время процесс декарбонизации горючих сланцев в 
псевдоожиженном слое не применяется в промыш-
ленности. 

Круглая печь Maoming была разработана на 
основе печи Fushun, предназначена для решения 
проблем, связанных с высоким содержанием воды 
и деструкцией горючих сланцев при пиролизе. Как 
и печь Fushun, данная печь предназначена для су-
хой перегонки горючих сланцев, но главное отли-
чие состоит в том, что камера смешения газовых 
потоков находится в средней части печи. Исполь-
зование смешанных газовых потоков уменьшает 
чувствительность к повреждению, вызванному 
перепадом давлений в корпусе из-за высокого со-
держания воды и тепла, исходящего от сланцев. На 
основе данного технологического решения было 
реализовано промышленное производство по пе-
реработке горючих сланцев, но процесс был оста-
новлен из-за прекращения добычи сланцев в округе  
Маомин (Maoming).

Процесс сухой перегонки горючих сланцев 
посредством горизонтального вращения. В июле 
2005 г. Jiangsu Pengfei Group и филиал Китайского 
научно-исследовательского института по разведке 
и разработке нефтяных месторождений Langfang 
разработали первый в Китае 20-тонный горизон-
тальный конвертер для перегонки нефтяного песка. 
В августе того же года процесс был реализован на 
нефтяном месторождении Карамай в Синьцзяне 
(Karamay oil field, Xinjiang).

Монтаж и наладка. В сентябре 2005 г. в Китае 
успешно была реализована первая партия реакто-
ров для работы на нефтяных песках, тем самым 
был восполнен пробел на внутреннем рынке по 
разработке и эксплуатации нефтеносных песочных 
месторождений. Процесс сухой перегонки состо-
ит из пяти частей: подача сырья, сухая перегонка, 
охлаждение и разделение жидких и газовых про-
дуктов, утилизация отработанной пыли и шлака, 

сжигание. Мелкие частицы сырья смешиваются с 
потоком дымового газа и нагреваются до темпера-
туры примерно 250°C, далее поток смешивается со 
сланцевой золой, нагретой до 750°C, и остывает 
до температуры 550°C, после чего подготовлен-
ное сырье поступает в секцию сухой перегонки, на 
выходе из которой получаются жидкие и газовые 
продукты. Продукты реакции поступают в секцию 
охлаждения и разделения, после которой сухой 
газ направляется на рецикл в качестве теплоноси-
теля, шлак и зола поступают в секцию сгорания и 
пылеудаления, а тепло, полученное в ходе реак-
ции горения, используется для нагрева системы в 
секции сухой перегонки. Часть сланцевой золы и 
обожжённого шлака удаляется и в ряде случаев ис-
пользуется для производства цемента и керамики.

Процесс сухой перегонки сланцев в псевдо-
ожиженном слое Maoming. В 1967 г. компания 
Maoming Petroleum разработала технологию по ка-
талитическому крекингу в жидком слое и процесс 
двухтопочной псевдоожиженной сухой перегонки 
сланцев, в котором осуществляется пиролиз слан-
цев и сжигание полукокса в псевдоожиженном слое. 
В настоящее время China Coal Longhua Harbin Coal 
Chemical Company проводит пилотные испытания 
процесса сухой перегонки сланца по данной техно-
логии в Даляньхэ в Илань, провинции Хэйлунцзян 
(Dalianhe oil shale, Yilan, Heilongjiang Province). В 
технологии используются горючие сланцы с раз-
мером частиц 15 мм. На первом этапе сырье су-
шат дымовыми газами. Далее порошкообразный 
горючий сланец подается через двухножевую си-
стему введения сырья в центральную часть печи 
сухой перегонки совместно с нагретой золой при 
дополнительном подогреве. Сырье нагревают до 
температуры около 480°С для образования паров 
сланцевой нефти и сухого дистилляционного газа, 
который далее отделяется и удаляется трехступен-
чатым циклонным сепаратором и возвращается в 
систему регенерации конденсата. Полукокс и зола, 
полученные в процессе сухой перегонки, смешива-
ются и возвращаются в секцию сухой перегонки. 
Оставшаяся зола выгружается за пределы печи и 
утилизируется, а горячий дымовой газ очищается 
от пыли и возвращается в печь для сухой перегонки.

Процесс сухой перегонки в псевдоожиженном 
слое в Maoming характеризуется высокой степенью 
превращения сырья, высоким значением по выхо-
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ду сланцевой нефти и высокой суточной произво-
дительностью, но из-за сложности применяемого 
оборудования процесс эксплуатации достаточно 
дорогой и энергозатратный. 

Процесс сухой перегонки DG, разработан-
ный независимо от Даляньского технологическо-
го университета (Dalian University of Technology), 
представляет собой процесс сухой перегонки с 
применением твердого теплоносителя. Технология 
состоит из четырех частей: системы предваритель-
ного нагрева и сушки, системы сухой перегонки, 
системы сжигания полукокса и системы извлече-
ния сланцевой нефти и газа. В качестве теплоноси-
теля используется полукокс, который получается в 
результате пиролиза и перегонки сланца. Процесс 
сухой перегонки DG в основном предназначен для 
частиц горючего сланца фракцией менее 6 мм. По-
сле предварительного нагрева и сушки в камере 
полукоксования высокотемпературный угольный 
порошок подвергается смешению в камере смеше-
ния. При этом температура горючего сланца дости-
гает 600°C. Пиролиз сланцев осуществляется в от-
дельном реакторе, где полученная зола выделяется 
и поступает на рецикл как твердый теплоноситель. 

Данный процесс уже испытан в промышлен-
ности и в будущем может быть потенциальным 
решением для переработки сланцев. Процесс DG 
характеризуется высокими степенью превращения 
сырья, выходом сланцевой нефти, термической эф-
фективностью и показателем по теплопроводности 
продукта сухой перегонки и низким уровнем воз-
действия на окружающую среду. 

Анализ энергоэффективности сланцевой 
печи сухой перегонки. Для конкретного устрой-
ства преобразования тепловой энергии энерго-
эффективность представляет собой отношение 
выходной энергии, затраченной на получение про-
дукта к энергопотреблению системы. Энергоэф-
фективность – это основной показатель термоди-
намической эффективности для оценки процесса 
преобразования энергии. Показатель энергоэффек-
тивности – безразмерный индекс, который обыч-
но выражается в процентах [15]. Формула расчета 
энергоэффективности:

Таблица 3. Энергоэффективность печи Fushun по производ-
ству 1 т сланцевой нефти [2]

Объект Сланцевая 
нефть

Тепловой  
коэффициент 

печи, МДж·т–1

Потребление
Горючие сланцы, т·т–1 24.5 5720
Водород, т·т–1 0.0034 209060
Уголь, т·т–1 неизвестно 24190
Сжигание угля, т·т–1 неизвестно 20900
Вода, т 6.21 –
Электроэнергия, кВт·ч–1 622.33 3.6

Продукт
Пар, МДжт·т–1 11289 –
Суммарное потребление 
энергии, МДж

154380 –

Эффективность, % 55.24 –

Таблица 4. Энергоэффективность газовой квадратной печи 
Maoming по производству 1 т сланцевой нефти [5]

Объект Сланцевая 
нефть

Тепловой  
коэффициент 

печи, МДж·т–1

Потребление
Горючие сланцы, т·т–1 – 5862

Продукт
Сланцевая нефть, кг·т–1 50.9 2131
Легкие УВ, кг·т–1 13.1 549
Тепловой коэффициент 
по газу, МДж/Нм3

– 2530

Эффективность, % 46 –

где Exвх и Exвых – входная и выходная энергия из 
системы соответственно. 

Печь сухой перегонки типа Fushun. Теплота 
сгорания сланца: Qc = G×Vc. Основной тепловой 
поток: Q = V×C×t.

Показатели по потреблению энергии и энерго-
эффективности печи сухой перегонки типа Fushun 
представлены в табл. 3.

Данные по энергопотреблению и энергоэффек-
тивности газовой квадратной печи Maoming приве-
дены в табл. 4.

Данные по энергопотреблению и энергоэффек-
тивности круглой печи Maoming в процессе пиро-
лиза приведены в табл. 5. 

Данные по энергопотреблению и энергоэффек-
тивности газовой квадратной печи типа Sanjiang SJ 
приведены в табл. 6. 
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Новый промышленный метод сухой перегон-
ки. Данные по энергопотреблению и энергоэффек-
тивности нового промышленного метода сухой пе-
регонки представлены в табл. 7. 

Основные процессы пиролиза горючих слан-
цев за рубежом. Основные зарубежные техноло-
гии по пиролизу сланцев приведены в табл. 8. 

Бразильский процесс сухой перегонки 
Petrosix. Компания Petrobras в 1972 г. инвестирова-
ла в технологию по сухой перегонке горючих слан-
цев Petrosix. На ранних этапах в процессе пиролиза 
применялся газовый теплоноситель. Ежедневно 
тпо этой технологии можно было переработать 
1600 т горючего сланца. Первая печь имела диаметр  
5.5 мм и была разделена на две части. Верхняя 
часть печи предназначалась для сухой перегонки, а 
нижняя для охлаждения. На первом этапе горючий 
сланец направлялся через печь сухой перегонки 
сверху вниз, а в 1991 г. была создана новая печь су-
хой перегонки с газовым теплоносителем. Вслед-
ствие этого диаметр дистилляционной колоны 
вдвое увеличился (до 11 мм) и в четыре раза уве-
личилась суточная производительность – до 6000 т.  
В модифицированном процессе большая часть ди-
стилляционного газа, получившегося в результате 
крекинга горючих сланцев, накапливалась в слан-
цевых нефтепродуктах, после чего смесь очища-
лась от горючих сланцев. 

Процесс Kiviter. Период развития процесса 
Kiviter претерпевал много трудностей, из-за чего ис-
следовательская работа по разработке процесса про-
должалась в течение долгого времени. Схема про-
изводственного процесса представлена на рис. 3. В  
1921 г. в Эстонии впервые был создан экспери-
ментальный исследовательский центр и толь-
ко спустя 3 года было создано промышлен-
ное предприятие. Теория процесса основана на 
вертикальной реторте. В отличие от печи типа 
Fushun, теплоноситель вводится в централь-

Таблица 7. Энергоэффективность нового промышлен-
ного метода DJ по производству 1 т сланцевой нефти [9]

Объект Сланцевая 
нефть

Тепловой  
коэффициент 

печи, МДж·т–1

Потребление
Полукокс, т 0.4 30
Пар, т 0.44 –
Газ, м3 200 24500
Вода, т 0.4 –
Электроэнергия, кВт·ч 64 –
Потребление тепла, 
кДж·т–1

2340 –

Продукт
Деготь, кг·т–1 4000 –
Газ сухой перегонки, 
кг·т–1

600 –

Тепловой коэффициент 
по газу, МДж/Нм3

– 4000

Эффективность, % 62.7 –

Таблица 5. Энергоэффективность круглой печи Maoming 
по производству 1 т сланцевой нефти [5]

Проект Сланцевая 
нефть

Тепловой  
коэффициент 

печи, МДж·т–1

Потребление
Горючие сланцы, т·т–1 263 5862
Воздух, т·т–1 489 209060
Уголь, т·т–1 2720 24190
Вода, т 218 –
Электроэнергия, кВт·ч 7060 –
Пар, МДж·т–1 21400 –

Продукт
Сланцевая нефть, кг·т–1 45 1591
Топливо, кг·т–1 8 334
Тепловой коэффициент по 
газу, МДж/Нм3

5860 –

Эффективность, % 35 –

Таблица 6. Энергоэффективность газовой квадратной 
печи SJ по производству 1 т сланцевой нефти [8]

Объект Сланцевая 
нефть

Тепловой  
коэффициент 

печи, МДж·т–1

Потребление
Битумный уголь Shenmu, 
т·т–1

50000 30

Воздух, т·т–1 489 –
Уголь, т·т–1 2720 –
Вода, т 65 –
Электроэнергия, кВт·ч 217 –
Пар, МДж·т–1 21400 –

Продукт
Деготь, кг·т–1 3000 42.8
Газ сухой перегонки, кг·т–1 600 –
Тепловой коэффициент по 
газу, МДж/Нм3

– 7500

Эффективность, /% 53.6 –
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ную часть печи сухой перегонки, а нефтяной би-
тум, полученный при пиролизе, легко агломери-
руется на стенках печи. Поток теплоносителя, 
направленный перпендикулярно сечению печи, 
меняет свое направление на вертикальное. Про-
изводительность одной секции Kiviter составляет  
40 т в час. В верхней части печи находятся две каме-
ры, предназначенные для сухой перегонки сырья. 
Горючий сланец поступает в печь сухой перегонки 
сверху вниз, в ходе процесса циркулирующий газ и 
воздух могут поступать в камеру горения. Темпера-
тура на входе в печи составляет 750°C, а в камере 
горения 800°C. Жидкие органические продукты, 
полученные в процессе пиролиза, конденсируют-
ся в сланцевую нефть. В сравнении с печью типа 
Fushun, процесс Kiviter включает в себя блок для 
сбора нефти и газа, но, к сожалению, в процессе 
Kiviter не используется «скрытая теплота» полу-
кокса, как в процессе Petrosix. 

Процесс сухой перегонки горючих сланцев 
Министерства энергетики США. Более десяти 
лет назад администрация США по горному делу 
разработала процесс сухой перегонки горючих 
сланцев с применением газового теплоносителя. 

Промышленные испытания технологии проводи-
лись с 1964 г. и в 1967 г. были успешно завершены. 
Схема производственного процесса представлена 
на рис. 4. По предварительным результатам, произ-
водительность по переработке сланцев составляет 
2.5 млн т. Производительность по добыче сланце-
вой нефти составила около 8630 т. Диапазон раз-
меров частиц сланца составляет ~25.4–63.5 мм, 
расход отработанных нефтепродуктов около 8.8%, 
выход по сланцевой нефти достигает 86.5%, проч-
ность поперечного сечения печи сухой перегон-
ки составляет 2.44 т/м2. В промышленность было 
выпущено всего 15 комплектов печей сухой пере-
гонки данной модели с суточной производительно-
стью одного комплекта 7550 т. 

Технология сухой перегонки United Oil SGR. 
США совместно с энергетической компанией SGR 
разработали технологию по сухой перегонке горю-
чих сланцев, основанную на печи B-типа (Uniona 
“B”). Комбинированная печь сухой перегонки 
B-типа представляет собой вертикальную кониче-
скую печь. При помощи поршневого насоса слан-
цы загружаются в реакционный контур печи снизу 
вверх, а противотоком направляется горячий газо-

Рис. 3. Принципиальная схема печи сухой перегонки Kiviter 1000 т/сут.
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Рис. 4. Принципиальная схема процесса пиролиза горючих сланцев Министерства энергетики США.

вый теплоноситель. Нагрев и непосредственно ре-
акция пиролиза осуществляются в средней части 
печи, а извлечение жидких и газовых продуктов 
реакции – в нижней секции. Фактически, техно-
логия сухой перегонки SRG – это печь В-типа с 
блоком газификации сланцевого полукокса. В ком-
бинированной технологии используются частицы 
горючего сланца размером от 3.2 до 50.8 мм, тем-
пература процесса сухой перегонки варьируется в 
диапазоне от 500 до 520°C. После пиролиза жид-
кие органические продукты реакции направляют-
ся в нижнюю часть печи, где происходит процесс 
удаления примесей, таких как мышьяк. Твердые 
примеси удаляются в ходе двухэтапной промыв-
ки продуктов реакции водой, в результате которой 
твердый горючий сланец в виде порошка накапли-
вается в водном резервуаре. Жидкие органические 
продукты содержат около 50×10–6 соединений 
мышьяка, концентрацию примесей мышьяка сни-
жают до 2×10–6 посредством комбинации методов, 
характерных для нефтехимической отрасли, далее 
продукты реакции направляют в адсорбер, где уда-
ляются еще 80% примесей. После этого получен-
ная сланцевая нефть направляется на дальнейшую 

обработку. Вода после сепарации используется для 
охлаждения системы, удаления аммиака и охлажде-
ния сланцевой золы. После охлаждения 20 мас. %  
сланцевой золы прессуется до 1.44 т/м3 и направля-
ется на подземное захоронение. 

United Petroleum Corporation впервые разра-
ботала процесс пиролиза А-типа в конце 1940-х 
годов. Процесс аналогичен процессу пиролиза B- 
типа, за исключением того, что верхняя часть печи 
открыта, поэтому воздух может естественным об-
разом поступать в печь, в результате чего в верхней 
части печи образуется полукокс из сланца. После 
сгорания полукокса горячий газовый поток нагре-
вает сланцы для осуществления процесса пироли-
за. Испытания процесса А-типа, проводились при 
относительно небольших мощностях (2 и 50 т/сут.). 
В 1954 г. в Колорадо был введен в эксплуатацию 
полупромышленный завод мощностью 350 т/сут. 
Мощность одной усовершенствованной печи со-
ставила 1200 т/сут. В течение шести недель выход 
сланцевой нефти составлял 85% от продуктивно-
сти по алюминию и стронцию, и только в 1958 г. 
на основе печи сухой перегонки В-типа была пред-
ставлена экспериментальная установка в Кали-

Подача сланцев

Сланцевая руда
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форнии. В 1973 г. в Калифорнии был введен в экс-
плуатацию процесс SRG с производительностью  
3 т/сут. В данном процессе выход сланцевой нефти 
составил практически 100% от выхода по алюми-
нию и стронцию, что позволило добывать сланцы с 
производительностью до 82%. Тепловую энергию 
преобразуют в сланцевую нефть и газ, из которых 
можно производить топливо c низкой и высокой 
теплотой сгорания для выработки электроэнергии 
или дополнительного топлива. Позднее United Oil 
Company ввела в эксплуатацию процесс, основан-
ный на печи В-типа мощностью 10000 т/сут в Ко-
лорадо, но из-за экономических проблем процесс 
был заморожен после периода пробной эксплуата-
ции. В отчете сказано, что блок перегонки работал 
нормально и выход по сланцевой нефти был доста-
точно высокий, но в оборудовании для удаления 
золы были выявлены некоторые проблемы. 

Процесс сухой перегонки Galoter. В процессе 
Galoter применяется вращающаяся печь в отличие 
от аналогичных процессов, где применяется верти-
кальная печь. Горячая сланцевая зола выступает в 
качестве твердого теплоносителя. В ходе процесса 
к горючим сланцам поступает тепло от золы для 

производства сланцевой нефти. Продукт сухой 
перегонки, такой как полукокс, поступает в каме-
ру сгорания, а продукт сухой перегонки, такой как 
сланцевая зола, частично рециркулирует в качестве 
теплоносителя. 

Технологическая схема эстонского процесса 
Galoter представлена на рис. 5. На первом этапе 
горючий сланец измельчается до частиц размером 
менее 25 мм. Частицы горючего сланца сначала 
нагревают до 110–140°С с помощью системы сухо-
го предварительного нагрева, а затем направляют 
в циклонный сепаратор для разделения. Далее го-
рючие сланцы смешивают с высокотемпературным 
теплоносителем из сланцевой золы в массовом 
соотношении 1:3. Во вращающемся реакционном 
блоке температура составляет 470–490°C, время 
пребывания составляет около 14–16 мин. Полу-
кокс, сланцевая зола и сухой перегонный газ, полу-
ченные в процессе сухой перегонки, направляются 
в систему очистки, а сланцевая нефть направляется 
на переработку.

Технология Tosco II – это технология пиролиза 
горючих сланцев, разработанная частной компани-
ей Tosco, США, в которой используются горючие 

Рис. 5. Схема процесса пиролиза горючих сланцев Galoter.
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сланцы с малым размером частиц. В 1955 г. компа-
ния Tosco, базирующаяся в Денвере, штат Колора-
до (Denver, Colorado), в институте спроектировала 
установку мощностью 23 т/сут. В 1965 г. на осно-
ве представленной технологии в Парашуте, штат 
Колорадо (Parachut, Colorado), был построен по-
лупромышленный завод, производящий 900 тонн 
сланцевой нефти в сутки, но предприятие было за-
крыто после испытаний. 

Процесс сухой перегонки Tosco II представляет 
собой вращающийся барабан с керамическим ша-
ровидным теплоносителем. Технологическая схе-
ма процесса представлена на рис. 6. В процессе в 
основном применяются частицы горючих сланцев 
размером 12.7 мм. Температура предварительного 
нагрева сырья составляет 260°C, смешение частиц 
сырья с теплоносителем осуществляется при тем-
пературе 680°C. Диаметр керамического шарика 
также составляет 12.7 мм. Далее горючие сланцы 
поступают в печь для сухой перегонки, где после 
предварительного нагрева до 480°C осуществляет-
ся процесс пиролиза. 

Технология ATP (Alberta Taciuk Process). Тех-
нология ATP существенно отличается от техноло-

гии Galoter. Технологическая схема процесса пред-
ставлена на рис. 7. Горючие сланы предварительно 
нагревают и сушат в печи, предназначенной для 
сухой перегонки, далее осуществляется пиролиз 
сланцев, после чего протекает процесс сжигания 
полукокса. Корпус печи разделен на четыре сек-
ции: сгорания, сухой перегонки, предварительного 
нагрева и охлаждения. В технологии используют-
ся горючие сланы с размером частиц менее 16 мм. 
Измельченные частицы горючих сланцев посту-
пают в печь сухой перегонки, где горючие сланцы 
нагреваются и сушатся в секции предварительного 
нагрева (нагрев обеспечивается горячим дымовым 
газом). После этого частицы сланцев направляются 
в секцию сухой перегонки. Нагретые до температу-
ры 500°C горючие сланцы смешиваются с сырьем. 
На выходе из секции сухой перегонки получаются 
сланцевая нефть, сухой перегонный газ и полукокс, 
который поступает в камеру сгорания и там сгорает 
до образования золы.

Процесс сухой дистилляции Joseco – это но-
вая технология дистилляции сланца, независимо 
разработанная Японской сланцевой инжинирин-
говой компанией (Japanese Oil Shale Engineering 

Роторное 
экранирование

Рис. 6. Схема процесса пиролиза горючих сланцев Tosco-II.
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Company), включающая дробление и сортировку 
сланца, процессы сушки сланца, сухой дистилля-
ции и газификации сланца, получение порошково-
го сланца и полукокса сухой дистилляции. Пред-
полагается, что шесть японских компаний (Kobe 
Steel Corporation, Mitsubishi Heavy Industries, Japan 
Nippon Steel Co., Ltd., Japan Steel Pipe Company, 
Chiyoda Heavy Industry Construction Co., Ltd., 
Mitsui Shipbuilding Co., Ltd.) займутся процессами 
горения в кипящем слое и очистки выхлопных га-
зов, а также комплексом общественных работ. 

Процесс сухой перегонки Enefit-280. В 2008 г.  
Estonian Energy и Altota из Германии совместно раз-
работали процесс сухой перегонки горючих слан-
цев Enefit-280, также известный как процесс Enefit. 
Процесс модернизируется в основном за счет соче-
тания технологии Galoter и технологии с циркули-
рующим псевдоожиженным слоем. Фронтальный 
процесс дробления, сушки, предварительного на-
грева сланцев идентичны традиционному процессу 
Galoter, но различие заключается в процессе сжи-
гания полукокса. Одно из отличий состоит в том, 
что сжигание полукокса и сухих дистилляционных 
газов происходит в циркулирующем кипящем слое. 
Другое отличие состоит в том, что сланцы подвер-
гаются пиролизу в другом положении (в реторте 

барабанного типа), и процесс заканчивается в ка-
мере разделения полукокса. 

Технология LR (Lurgi-Ruhrgas). LR – это тех-
нология сухой перегонки с применением твердого 
теплоносителя, совместно разработанная компани-
ями Lurqi и Rourgas в Германии. По этой техноло-
гии можно перерабатывать уголь, горючий сланец, 
нефтеносный песок и другое сырье в жидкие угле-
водороды. Процесс сухой перегонки LR состоит из 
четырех частей: разделительная колонна, сборник 
теплоносителя, спиральный смеситель и блок су-
хой перегонки. Основным оборудованием является 
двухшнековый смеситель. Размер частиц горючего 
сланца в процессе сухой перегонки LR составляет 
~0–5 мм. Высокотемпературный твердый теплоно-
ситель (720°С) смешивается с частицами горючих 
сланцев в двухшнековом смесителе, после чего 
смесь поступает в реактор для сухой перегонки, где 
температура может достигать 520°C. Из сланцевой 
нефти, полученной сухой перегонкой, вымывают 
тяжелые нефтепродукты, дизельную фракцию и 
легкие углеводороды через промывочную колонну, 
а затем подают ее в разделительную колонну для 
извлечения легких углеводородов и несконденси-
рованного газа, т. е. газа сухой перегонки с высокой 
теплотворной способностью.

Рис. 7. Схема процесса ATP. 
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Рис. 8. Принципиальная схема процесса HRNL LLNL.

Процесс системы рекуперации тепла (HRS) 
LLNL. В 1980 г. Tamm с коллегами [40] из Ливер-
морской национальной лаборатории им. Лоуренса 
(LLNL), США, разработали сегментированную 
технологию пиролиза горючих сланцев с турбу-
лентным потоком. На основе данной технологии в 
сочетании с вертикальной горелкой был разрабо-
тан процесс пиролиза термотвердого цикла, рис. 8. 
В этом процессе перемешанные исходный сланец с 
золой сланца подвергаются сушке и пиролизу, су-
хой газ, содержащий пыль и псевдоожиженную га-
зовую смесь, выходит и пыль удаляется, полукокс и 
пыль вместе с предварительно нагретым воздухом 
поступают в горелку, нефть и газ охлаждаются и 
разделяются для получения конденсированного 
газа и сланцевой нефти, а часть несконденсировав-

шегося газа возвращается в псевдоожиженное су-
хое дистилляционное устройство.

В 1984 г. Diaz и др. [35] построили математиче-
скую модель, предназначенную для вышеупомяну-
того процесса. Блок риформинга был смоделирован 
математически с использованием серии реакторов 
с мешалкой периодического действия. Для числен-
ного моделирования горелки использовался метод 
конечных разностных сосредоточенных параме-
тров. В процессе расчета имеется допущение, что 
рабочее состояние всей системы является стацио-
нарным, при этом учитываются химические и фи-
зические процессы, протекающие в дистилляторе, 
горелке и вспомогательном оборудовании. Матема-
тическая модель использовалась для моделирова-

Сырье
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ния процесса производительностью 30 галлонов/т 
горючих сланцев с суточным выходом 50000 бар-
релей нефтяного эквивалента для промышленных 
установок. Несмотря на то, что модель не была 
проверена, результаты расчета кажутся правдо-
подобными. В 1999 г. Eden с соавт. [41] на осно-
ве исследований Diaz, с применением предложен-
ных математических моделей (используемых для 
расчета конверсии и температуры преобразования 
сланцевого керогена) и режима работы (при задан-
ном масштабе реактора и влиянии основных пара-
метров процесса при промышленной реализации  
(30 галлонов/т с производительностью 63100 т/сут.),  
была изучена система сухой перегонки сланцев с 
пост-цикловым расчетом температуры конверсии 
сланцевого керогена. Данные исследования послу-
жили ориентиром для практической реализации 
технологии. В 1984 г. Vasalos с соавт. [36] смодели-
ровали технологию, чтобы доказать, что печь сухой 
перегонки с псевдоожиженным слоем производи-
тельностью 1.5 т/сут. может быть создана посред-
ством преобразования установки каталитического 
крекинга и успешно реализована в промышлен-
ности. Модель включает в себя смеситель для бы-
строго нагрева частиц горючих сланцев при физи-
ческом контакте с теплоносителем. 

Процесс сухой перегонки KENTORT II, 
США. В 1986 г. в восточной части США была раз-
работана концепция многоступенчатой переработ-
ки нефтяных сланцев KENTORT II, включающая 
пиролиз, стадию газификации и сжигания в псев-
доожиженном слое с твердым теплоносителем. 
Диаметр псевдоожиженного слоя составляет 76 
мм. Углеродный остаток и серосодержащее сое-
динение генерируют газ, обогащенный H2S, в зоне 
газификации. Полукокс с низким содержанием 
серы, полученный при газификации, направляет-
ся на сжигание. Горячая сланцевая зола обеспечи-
вает теплом секцию газификации. Горячие газы и 
циркулирующие твердые частицы, образующиеся 
в результате газификации, обеспечивают теплом 
процесс пиролиза. В технологии KENTORT II при-
меняется газовое отопление и два режима теплопе-
редачи. Температура пиролиза в режиме газообраз-
ного теплообмена регулируется в секции пиролиза 
скоростью потока пара, температура пиролиза в 
режиме теплообмена с твердым теплоносителем 
регулируется скоростью потока теплоносителя из 

секции газификации в секцию пиролиза. Carter с 
коллегами [38] использовали процесс дистилля-
ции KENTORT II для создания демонстрационной 
лабораторной установки производительностью  
2.27 кг/ч, в которой оптимизированы температура 
сухой перегонки и время контакта. Из результатов 
исследований следует, что превращение углерод-
ных и серосодержащих соединений в мягких ус-
ловиях газификации протекает достаточно быстро, 
коксование и сопутствующие неблагоприятные 
реакции протекаю в меньшей степени, а агломера-
ция частиц наблюдается только во время горения. 
Позже данный процесс был применен для пироли-
за бразильских горючих сланцев, технологическое 
решение продемонстрировало очень хорошие ре-
зультаты по производительности. 

Австралийский процесс сухой перегонки 
CSIRO. В 1990 г. Научно-исследовательский отдел 
Австралийской федерации научных и промышлен-
ных исследований (CSIRO) в Научно-исследова-
тельской лаборатории угольной и энергетической 
технологии Lukas Heights создали циклический 
процесс сухой перегонки горючих сланцев с инте-
грированным блоком сухой перегонки/сжигания, 
со скоростью подачи сырья 2 кг/ч. Технологиче-
ская схема процесса состоит из секций смешения 
и циркуляции сланцев, пиролиза и разделения про-
дуктов. При пиролизе применяется движущийся 
псевдоожиженный слой. На первом этапе сырье 
предварительно нагревается до температуры ре-
акции пиролиза, после чего часть сырья поступа-
ет в секцию хранения, а оставшаяся часть направ-
ляется в секцию пиролиза с псевдоожиженным 
слоем (температура 700~900°C). Нагрев системы 
осуществляется воздухом, разбавленным азотом, 
образовавшаяся в процессе зола утилизируется, а 
попутные дымовые газы направляются в секцию 
хранения сланцев для поддержания температуры. 

Анализ энергетической эффективности пе-
чей сухой перегонки горючих сланцев. Бра-
зильская печь Petroxex. Характеристики по потре-
блению энергии печью Petroxex представлены в  
табл. 9.

Эстония, печь Kvitt. КПД печи Kvitt:
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Характеристики по потреблению энергии для 
печи Kvitt представлены в табл. 10.

Процесс сухой перегонки Galoter. Характеристи-
ки по потреблению энергии и энергоэффективно-
сти процесса Galoter представлены в табл. 11.

Таким образом, история разработки и исполь-
зования горючих сланцев насчитывает почти  
200 лет. Китай имеет хорошую базу и богатый 
опыт по производству и переработке сланцевой 
нефти. Горючие сланцы применимы не только при 
производстве сланцевой нефти, но и при очистке 
синтез-газа и других продуктов химической про-
мышленности. Побочные продукты переработки 
горючих сланцев используются при производстве 
строительного кирпича и цемента. 

В основе переработки и использования горючих 
сланцев лежит процесс сухой перегонки. Несмотря 
на то, что процесс перегонки применяется доста-
точно давно, в нем присутствуют некоторые не-
достатки: дефекты при сушке сланцев, отсутствие 
полезного использования полукокса и отрицатель-
ное воздействие на окружающую среду. Однако мы 
считаем, что в ближайшем будущем будут разра-
ботаны экологически чистые, энергосберегающие 
и эффективные технологии перегонки горючего 
сланца. 

На сегодняшний день ведется активная дискус-
сия о промышленных технологиях сухой перегон-
ки горючих сланцев и о проблемах, связанных с их 
применением. С одной стороны, международный 
и внутренний рынок Китая ориентирован на ком-
плексное использования горючих сланцев с целью 
увеличения объемов добычи сланцевой нефти; с 
другой стороны, активно развиваются процессы 
выработки энергии для сжигания полукокса, ком-
бинированные процессы сухой перегонки с при-
менением твердого и газового теплоносителя, ком-
бинированные процессы с применением твердого 
теплоносителя и циркулирующего псевдоожижен-
ного слоя, процессы совместной переработки и 
производства сланцев и процессы выработки энер-
гии при сгорании. Т. е. необходимо активно содей-
ствовать всестороннему использованию и глубокой 
переработке горючих сланцев.

В результате проведенных исследований выяв-
лено, что печь для перегонки гранулированного 
сланца с твердым теплоносителем является наи-
более перспективной, так как она характеризуется 
высокой степенью переработки сланцев, высоким 
выходом сланцевой нефти, системой регенерации 
холодной энергии, высокой энергоэффективно-
стью и низким уровнем загрязнения окружающей 
среды. 

Таблица 11. Потребление энергии на переработку 1 т 
горючих сланцев и производства 1 т сланцевой нефти в 
печи Galoter

Объект 1 т горючих 
сланцев

1 т сланцевой 
нефти

Вода, т 6 40
Электроэнергия, кВт·ч·т–1 30 200
Пар, кг·т–1 10 66
Потребление энергии, 
МДж·т–1

130 870

Тепловой коэффициент, 
МДж·кг -1

13.8 42.7

Потребление энергии, % 0.9 2.0
Эффективность, % 73 –

Таблица 9. Потребление энергии на переработку 1 т горючих 
сланцев и производства 1 т сланцевой нефти в печи Petroxes в 
Бразилии

Объект 1 т горючих 
сланцев

1 т сланцевой 
нефти

Вода, т 1.5 20
Электроэнергия, кВт·ч·т–1 3 40
Пар, кг·т–1 150 1900
Потребление энергии, 
МДж·т–1

358 4542

Тепловой коэффициент, 
МДж·кг –1

6.28 42.7

Потребление энергии, % 5.7 10.6
Эффективность, % – 60

Table 10. Потребление энергии на переработку 1 т го-
рючих сланцев и производства 1 т сланцевой нефти в 
печи Kvitt

Объект 1 т горючих 
сланцев

1 т сланцевой 
нефти

Вода, т 0.2 1.2
Электроэнергия, кВт·ч 14 84
Пар, кг 15 90
Потребление энергии, 
МДж·т–1

100 600

Тепловой коэффициент, 
МДж·т–1

13800 42700

Потребление энергии, % 0.7 1.4
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Представлены результаты исследования гидроoжижения сапропеля в среде сверхкритического этанола 
при 260°С и давлении 18 МПа в присутствии катализатора СоМо/Al2O3. Максимальная степень пре-
вращения органической массы сапропеля (~76%) в среде сверхкритического этанола достигается при 
добавлении газообразного водорода и катализатора, при одновременном удалении азота, кислорода и 
серы и увеличении содержания водорода в жидких продуктах. По данным газовой хромато-масс-спек-
трометрии и ИК-спектроскопии, жидкие продукты конверсии сапропеля в среде сверхкритического 
этанола представлены, преимущественно, сложными эфирами (41.8–46.5%) и алкилпроизводными 
фенола (18.6–21.6%).
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В настоящее время актуальным направлением 
является поиск новых источников искусственно-
го жидкого топлива, так называемой бионефти, и 
продуктов для химической промышленности [1]. 
В качестве таких источников весьма перспективно 
альтернативное сырье природного происхождения 
низкой стадии метаморфизма, а именно сапропели –  
донные осадки пресноводных акваторий. Данное 
сырье характеризуется относительно высоким со-
держанием водорода (соотношение Н/С варьирует-
ся в пределах от 1.1 до 1.6) и выходом летучих ве-
ществ на горючую массу ≥35–36% [2]. Однако при 
вовлечении их в энергетику и нефтехимический 
синтез, возникает ряд проблем, связанных с высо-
ким содержанием в сапропелях соединений, содер-
жащих гетероатомы (N, S и O). В отличие от углей 
и нефти, сапропели являются возобновляемым ор-
ганоминеральным сырьем и немаловажным фак-
тором при их освоении можно назвать улучшение 
экологической обстановки (рекреация акватории). 
Сапропель образуется в результате разложения во-
дных организмов и привнесенных извне органиче-
ских и минеральных веществ под воздействием ме-
ханических, биохимических, микробиологических 
и физико-химических процессов [2–4]. 

Для превращения органической массы (ОМ) 
сырья природного происхождения низкой стадии 
метаморфизма в продукты топливного назначения 
традиционным методом служит гидроожижение в 
органических растворителях в восстановительной 
среде в присутствии катализаторов [5–7]. В насто-
ящее время основным сырьем данного процесса 
являются бурые угли и горючие сланцы [8, 9], для 
которых хорошо изучены условия и параметры 
процесса. Данных по гидроожижению сапропелей 
очень мало [10–12]. В наших ранних работах был 
изучен процесс гидроожижения сапропелей в сре-
де антраценового масла, декалина, этанола в при-
сутствии различных катализаторов, максимальная 
степень превращения ОМ не превышала 58 мас.% 
[13, 14].

Новейшие тенденции, направленные на увели-
чение глубины переработки органического сырья 
с использованием различных подходов, имеющих 
свои преимущества и недостатки, обусловили ак-
туальность применения современных технологий, 
а именно использование растворителей в сверхкри-
тическом состоянии. Подробно проведены иссле-
дования по превращению горючих сланцев в среде 
сверхкритического бензола [15, 16], асфальтита, 
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липтобиолитовых, каменных и бурых углей в среде 
сверхкритической воды [17–22] и низших алифати-
ческих спиртах [23].

Растворители, находящиеся в сверхкритических 
условиях, обладают, с одной стороны, низкой вяз-
костью, низкой диэлектрической проницаемостью, 
а с другой – высокой плотностью [24]. Так, исследо-
вания гидрогидроожижения углей в сверхкритиче-
ских условиях показали [25–28], что при разруше-
нии водородных связей мультимерной структуры 
их органической массы в более мягких условиях, 
растворитель проявляет лучшие сольватирующие 
свойства. При этом наличие катализатора способ-
ствует передаче водорода от растворителя к углю и 
дополнительной активации молекулярного водоро-
да, переводя его в атомарную форму [25–28].

В процессах гидроожижения углей перспек-
тивными считаются алюмокобальтмолибденовые 
(АКМ) катализаторы, которые также успешно при-
меняются в процессах гидроочистки нефтяного 
сырья для удаления гетероатомов в виде N-, O- и S- 
содержащих соединений [29, 30]. Кобальт и молиб-
ден являются p-полупроводниками (дырочными)  
и их каталитическая активность по отношению к 

реакциям окисления–восстановления обусловлива-
ется наличием на их поверхности свободных элек-
тронов, способствующих адсорбции, хемосорбции 
и распаду органических молекул. При этом соче-
тание кобальта и молибдена придает АКМ-катали-
затору бифункциональные свойства – способность 
осуществлять одновременно гомолитические и ге-
теролитические реакции, а также стойкость по от-
ношению к отравляющему действию сернистых и 
азотистых соединений, содержащихся в угольном 
и нефтяном сырье. Носитель, в свою очередь, об-
ладает кислотными свойствами и обеспечивает до-
полнительно протекание процессов изомеризации 
и крекинга. 

В данном исследовании СоМо/Al2O3-катализа-
торы были использованы в процессе гидроожиже-
ния сапропеля. Цель работы – не только показать 
влияние параметров процесса (давления, темпера-
туры, газовой среды) и присутствия катализатора 
на степень превращения ОМ сапропеля, выход и 
состав жидких продуктов, но и продемонстриро-
вать особенности и преимущества проведения пре-
вращений в сверхкритических условиях.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
В работе использовали сапропель Сибирского 

региона, который характеризуется показателями, 
представленными в табл. 1 [31]. Данный образец 
относится к типичным представителям сапро-
пелитов торфяной стадии зрелости (атомное от-
ношение Н/Сат >1 и на гетероатомы приходится 
40.5 мас.%), при этом повышенное содержание 
кислорода (более 16 мас.%) говорит о преимуще-
ственной доле растительных остатков в образо-
вании сапропеля [2]. Высокое содержание SiO2  
(≥50 %) в минеральной матрице сапропеля при низ-
кой зольности свидетельствует о высоком содержа-
нии диатомитовой составляющей, т.е. биогенного 
источника сапропелеобразователя.

Влажность и зольность сапропеля определяли 
согласно ГОСТ 27314-91 «Топливо твердое ми-
неральное. Методы определения влаги» и ГОСТ 
11022–95 «Топливо твердое минеральное». Каче-
ственный и количественный состав минеральной 
части изучали методами рентгено-флуоресцент-
ной спектрометрии на приборе OPTIM’X фирмы 
«ARL» с пределом обнаружения 0.0001–0.01 мас.% 

Таблица 1. Характеристика исходного сапропеля
Показатель Значение показателя

Влажность, % 84.0
Зольность, % 30.9
Элементный состав, % на daf a:

C 52.1
H 7.4
N 9.9
S 0.8
O (по разнице) 29.8
Н/Сат 1.7

Состав золы, мас. %:
SiO2 67.3
Na2О 3.1
K2О 0.2
СаО 1.4
MgО 9.3
Fe2О3 1.3
Al2О3 13.4
TiО2 0.6
PO4

3– 0.5
SO4

2– 3.0
a В расчете на обеззоленое вещество.
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и атомно-абсорбционной спектрофотометрии на 
приборе AAS 6300 фирмы «Shimadzu». 

Эксперименты по гидроожижению проводили 
в реакторе высокого давления объемом 0.16 дм3. 
Аналитическую пробу сапропеля, предваритель-
но высушенную при 110°С до влажности не выше 
1%, и этиловый спирт в массовом соотношении 1:1 
загружали в реактор, куда также добавляли ката-
лизатор, количество которого составляло 5 мас.% 
от массы навески сапропеля. Затем реактор про-
дували аргоном в течение 5 мин для вытеснения 
воздуха и опрессовывали систему при давлении  
6 МПа в течение 10 мин; в отдельных эксперимен-
тах вместо аргона подавали водород. Для создания 
сверхкритических условий проводили нагрев со 
скоростью 2°С/мин до температуры 260°С и до-
стижения давления в системе 18±2 МПа (в течение  
2 ч). Выдержка при данных условиях составляла  
1 ч. Принципиальная схема установки была опи-
сана ранее [13]. Для сравнения также проводились 
эксперименты по гидроожижению сапропеля в эта-
ноле в докритических условиях (200°С, 6 МПа).

После выдержки реактор доставали из системы 
и охлаждали до температуры 30–40°С в течение  
1 ч. Содержимое извлекали из реактора и отделяли 
жидкую часть фильтрованием. При этом остаток 
на фильтре обрабатывали этиловым спиртом (экс-
трагент) до тех пор, пока не происходило полного 
обесцвечивания экстрагента. Далее растворитель 
отгоняли, а жидкие продукты (ЖП) доводили до 
постоянной массы сушкой под вакуумом при ком-
натной температуре. По разности масс загружаемо-
го образца, твердого остатка и жидких продуктов 
рассчитывали выход летучих продуктов (ЛП).

Степень превращения ОМ сапропеля рассчи-
тывали, основываясь на результатах технического 
анализа (зольность по ГОСТ 11022-95) загружае-
мого сапропеля и его твердого остатка после кон-
версии, по формуле:

В исследуемом процессе гидроожижения сапро-
пеля в качестве каталитической системы использо-
вали кобальт-молибденовый катализатор СоМо/
Al2O3, аналогичный описанному в [29]. Катализа-
торы готовили пропиткой гранул носителя γ-Al2O3 
растворами, содержащими соединения активных 
металлов Mo и Со [13]. На первой стадии навеску 
псевдобемита прокаливали в течение 5 ч при 700°С, 
затем измельчали, отбирая фракцию ≤0.5 мм.  
Навеску носителя γ-Al2O3, взятую с точностью до 
0.01 г, четырехкратно пропитывали растворами со-
лей ((NH4)6Mo7O24 и Со(NO3)2) и каждый раз су-
шили при 100°С до постоянной массы. После про-
питки катализатор прокаливали при температуре 
500°С в течение 16 ч для формирования оксидных 
форм. Перед началом реакции образцы катализа-
тора подвергали восстановлению в токе водорода 
при 650°С в течение 5 ч. Приготовленный катали-
затор, исследованный методом атомно-эмиссион-
ной спектрометрии с индуктивно-связанной плаз-
мой на приборе 710-ES ICP фирмы «Varian», имел 
следующее содержание активных металлов, мас.%: 
молибден – 16.9, кобальт – 3.3. Удельная поверх-
ность (SБЭТ), измеренная методом равновесной ад-
сорбции азота при 77 К на анализаторе удельной 
поверхности и пористости «Micromeritics ASAP 
2020», составляла 131 м2/г.

Исследование компонентного состава жидких 
продуктов гидроожижения проводили на хрома-
то-масс-спектрометре 6890/5973N фирмы “Agilent 
Technologies”, снабженном капиллярной колонкой 
HP-5ms (30 м × 0.25 мм × 0.25 мкм), используя в 
качестве газа-носителя гелий, при программирова-
нии температуры в интервале 40–250°С (скорость 
подъема температуры 3°С/мин). Соединения иден-
тифицировали, пользуясь библиотекой масс-спек-
тров NIST 05.

Элементный состав жидких продуктов опреде-
ляли на CHNOS-элементном анализаторе Vario EL 
Cube фирмы «Elementar Аnalysensysteme GmbH».

ИК-спектры жидких продуктов регистрировали 
на ИК-Фурье спектрометре NICOLET 5700 фирмы 
«Thermo Fisher Scientific» в спектральном диапазо-
не 400–7400 см–1 с разрешением 4 см–1. Образцы 
наносили на пластинку KBr в виде растворов, кото-
рые затем подсушивали на воздухе. Интерпретация 
спектров и соотнесение полос поглощения прово-
дилась по атласу и литературным данным [32].

где α – степень превращения органической массы 
сапропеля, мас.%; Аd

0 – зола исходного сапропеля, 
%; Аd – зола твердого остатка гидроожижения са-
пропеля, %.
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Определение группового состава жидких про-
дуктов осуществляли путем фракционирования. 
Асфальтено-карбоидный ассоциат осаждали 40-ка 
кратным избытком петролейного эфира (60–70°С) 
с последующим выделением из него асфальтоге-
новых кислот (АК), асфальтенов (А), после чего 
в остатке оставались нерастворимые карбены и 
карбоиды (КК). Разделение деасфальтизата (маль-
тены) на масла (М) и смолы (С) проводили мето-
дом жидкостно-адсорбционной хроматографии 
на силикагеле АСК (фракция 0.25–0.5 мм). Для 
элюирования первых были использованы смеси 
н-гексан–бензол (3:1 об./об.), для вторых – этанол– 
бензол (3:1 об./об.) [33]. 

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Для выяснения влияния условий гидроожиже-

ния, а именно давления и температуры, на степень 
превращения ОМ сапропеля, выход продуктов и 
их состав, процесс первоначально проводили тра-
диционно, в докритических условиях (EtOH–Ar и 
EtOH–H2/kat). Установлено, что в процессе гидро-
ожижения сапропеля в докритическом этаноле без 
катализатора степень превращения ОМ (α) состав-
ляет 24.1 мас.%, а добавление катализатора и во-
дорода увеличивает этот показатель до 29.0 мас.%. 
При проведении данного процесса в сверхкритиче-
ских условиях конверсия увеличивается до 41.1 (в 
среде Ar) и до 75.9 мас.% в среде водорода и ката-
лизатора (H2/kat) (табл. 2.) 

В табл. 2 представлена характеристика жидких 
продуктов, полученных в до- и сверхкритическом 
этаноле. Видно, что условия процесса гидроожи-
жения, а также добавление катализатора и водо-

рода в систему оказывают влияние на элементный 
состав жидких продуктов. 

При проведении процесса в восстановительной 
среде в докритической области в присутствии ка-
тализатора (EtOH-H2/kat) наблюдается незначи-
тельное снижение доли гетероатомов, о чем свиде-
тельствует отношение (N, О, S)/С. При переходе в 
сверхкритическую область этот показатель снижа-
ется с 0.084 до 0.081. При конверсии сапропеля в 
восстановительной среде в присутствии катализа-
тора (ScEtOH-H2/kat) наблюдается увеличение со-
держания водорода в жидких продуктах до 8.86% 
и рост показателя Н/С до 1.53. Вероятно, происхо-
дит дополнительная генерация активного водоро-
да в результате окисления активных металлов Со 
и Мо [34]. В этих же условиях происходит сниже-
ние содержания азота с 6.51 до 4.29%, кислорода с 
19.8 до 16.9% и серы с 1.38 до 0.44% в сравнении 
со значениями для образца, полученного в докри-
тических условиях в восстановительной среде в 
присутствии катализатора. Таким образом, гидро-
ожижение в сверхкритических условиях позволяет 
более полно провести гидрирование сапропеля с 
удалением N, O и S в виде летучих соединений.

Исследование влияния условий процесса гидро-
ожижения на выход летучих и жидких продуктов 
показало, что выход ЛП зависит как от природы 
газа, так и от присутствия катализатора (рис. 1). 

Добавление катализатора в процессе гидроо-
жижения сапропеля в сверхкритических условиях 
способствует более глубокому превращению ОМ и 
увеличению конверсии, как в среде аргона, так и 
в восстановительной среде. При этом растет доля 
ЛП в среде аргона с 1.3 до 7.9 мас.% и в среде во-

Таблица 2. Данные о степени превращения ОМ и характеристика жидких продуктов, полученных в процессе гидро-
ожижения сапропеля при различных условиях

Образец α, % Элементный состав, % на daf Атомное отношение
С Н N S O Н/С (N+О+S)/С

Докритическя область
EtOH-Ar 24.1 65.1 7.16 6.76 1.39 20.0 1.32 0.084
EtOH-H2/kat 29.0 65.0 7.20 6.51 1.38 19.8 1.33 0.083

Сверхкритическая область
ScEtOH-Ar 41.1 65.3 7.26 6.39 1.28 19.8 1.33 0.081
ScEtOH-H2 50.4 66.5 7.32 6.14 1.19 18.9 1.34 0.076
ScEtOH-Ar/kat 60.0 66.8 7.44 6.07 1.02 18.7 1.34 0.074
ScEtOH-H2/kat 75.9 69.5 8.86 4.29 0.44 16.9 1.53 0.060
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дорода с 30.3 до 34.8 мас.%. Это объясняется тем, 
что металлические центры бифункциональных ка-
тализаторов в атмосфере водорода способствуют 
стабилизации низкомолекулярных продуктов [35], 
что приводит к подавлению реакций реполимери-
зации активных радикалов и, как следствие, к уве-
личению выхода летучих продуктов. 

Аналогичная зависимость наблюдается и для 
жидких продуктов, однако этот эффект более вы-
ражен для процесса гидроожижения в инертной 
среде (с 33.4 до 59.4 мас.%), в которой, вероятнее 
всего, происходят уже процессы вторичной поли-
конденсации. Добавление водорода в процессе ка-
талитического гидроожижения способствует более 
глубоким реакциям гидрогенолиза с разрывом свя-
зей С–N(O,S), вследствие чего наблюдается макси-
мальная степень гидрирования жидких продуктов 
и снижение содержания серы в 3 раза, азота и кис-
лорода в 1.5 раза.

В табл. 3 представлен состав жидких продуктов 
превращения сапропеля в среде сверхкритического 
этанола и для сравнения – в докритическом этано-
ле, без учета продуктов превращения этанола.

Из табл. 3 видно, что добавление, как катализа-
тора, так и водорода, приводит к существенному 
изменению группового состава жидких продуктов. 
Основная доля в жидких продуктах гидроожиже-
ния сапропеля в сверхкритическом этаноле при-
ходится на сложные эфиры карбоновых кислот, 
причем с добавлением катализатора их доля увели-
чивается до 42.2% в инертной среде и до 46.5% в 
восстановительной среде. По данным ГХ-МС уста-
новлено, что сложные эфиры, входящие в состав 

жидких продуктов гидроожижения, полученных в 
присутствии катализатора в инертной и водород-
ной среде, в значительной степени представлены 
этиловыми эфирами предельных одно- и двухос-
новных карбоновых кислот С12–С19. 

Относительное содержание отдельных групп 
соединений, в структуру которых входит кислород 
(метоксипроизводные фенола, кетоны и альдеги-
ды), снижается. При этом с добавлением катали-
затора растет доля алкилпроизводных фенола в 
жидких продуктах, полученных в инертной среде с 
9.5 до 18.7%, полученных в среде водорода – с 18.6 
до 21.6%. Можно предположить, что это связано 
с взаимодействием радикальных фрагментов ОМ 
сапропеля, образующихся при гидроожижении в 
присутствии катализатора в сверхкритических ус-

Рис. 1. Влияние условий процесса гидроожижения на 
выход летучих и жидких продуктов (ЛП – летучие про-
дукты, ЖП – жидкие продукты).

Таблица 3. Состав жидких продуктов гидроожижения в до- и сверхкритическом этаноле, рассчитанный по данным 
хромато-масс-спектрометрии

Соединение Содержание, %a

EtOH-H2/kat ScEtOH-Ar ScEtOH-H2 ScEtOH-Ar/kat ScEtOH-H2/kat
Кетоны, альдегиды 7.3  9.3 5.0 4.0 4.4
Сложные эфиры 37.2 30.1 41.8 42.2 46.5
Бензол и его производные 8.4 10.6 не обн. не обн. не обн.
Фенол 13.5 14.7 11.1 12.9 12.6

– алкилпроизводные фенола 10.2 9.5 18.6 18.7 21.6
– метоксипроизводные фенола 5.8 6.5 2.5 4.9 1.1

Азотсодержащие соединения 16.6 18.9 20.3 16.8 12.9
Неидентифицированные вещества 1.0 0.4 0.7 0.5 0.9

а От суммы площадей всех пиков.
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ловиях, с молекулами растворителя с образовани-
ем фенольных гидроксилов, которые далее взаимо-
действует с ароматическими или ненасыщенными 
радикалами [36–38]. Условия гидроожижения вли-
яют и на содержание азотсодержащих соединений 
в жидких продуктах; оно заметно снижается при 
проведении процесса в восстановительной среде 
в присутствии катализатора, который, в свою оче-
редь, способствует увеличению скорости реакции 
отщепления азотсодержащих фрагментов, входя-
щих в состав меланоидинов, пептидов, аминокис-
лот, присутствующих в макромолекуле нативного 
сапропеля. Далее азотсодержащие фрагменты ча-
стично разрушаясь удаляются в виде летучих про-
дуктов (аммиак). При этом, азотсодержащие фраг-
менты, взаимодействуя со свободными радикалам 
ароматических или ненасыщенных фрагментов, 
образуют метокси- и этоксипиридины, метилпи-
разин и пиррол-2-карбоновую кислоту. На вероят-
ность протекания такой схемы указывают данные 
ИК-спектроскопии на рис. 2. 

В спектрах жидких продуктов гидроожижения 
сапропелей в различных условиях видны широкие 
полосы в диапазоне 3300–3400 см–1, характерные 
для колебаний, связанных водородными связями 
ОН- и NH-групп. В спектральной области 2800–
3000 см–1 наблюдаются валентные колебания свя-
зей С–Н-алкильных заместителей. Частотам их де-
формационных колебаний соответствуют п.п. при 
754, 1380 и 1458 см–1. Добавление катализатора 
(спектры 3, 4) или водорода (спектры 2, 4) в про-
цессе гидроожижения в сверхкритическом этаноле 
способствует удалению S-содержащих соедине-
ний, что подтверждается уменьшением интенсив-
ности пиков в области 2300–2400 см–1 в сравнении 
с процессом, проводимым без катализатора или 
дополнительного введения водорода (1). Реги-
стрируемые п.п. при 1591 и 1668 см–1 равной ин-
тенсивности для жидких продуктов образцов 2, 4, 
полученных в присутствии водорода, характерны 
для составных частот деформационных колебаний 
N–H и валентных колебаний C–N и С=О. Отме-
тим, что в ИК-спектре жидких продуктов образца 
4, полученного с добавлением катализатора в вос-
становительной среде, интенсивность п.п. 1591 и  
1668 см–1 значительно снижается, что говорит о 
протекании реакций деструктивной гидрогени-
зации с удалением N-содержащих компонентов. 
Неразрешенная п.п. при 1745 см–1 относится к 
валентным колебаниям связей С=О в карбоновых 
кислотах, альдегидах, кетонах и сложных эфирах. 
В спектральной области 1000–1300 см–1 наблюда-
ются валентные колебания С–О, характерные для 
сложных эфиров с длинной углеводородной цепью. 

Исследование компонентного состава жидких 
продуктов гидроожижения в сверхкритическом 
этаноле путем фракционирования позволило под-
робнее изучить влияние добавления водорода и ка-
тализатора (табл. 4). 

Таблица 4. Компонентный состав жидких продуктов гидроожижения в сверхкритическом этаноле (260°С, 18 МПа)

Образец
Содержание, на мас.%  ОМ

мальтены асфальтогеновые кислоты асфальтены карбены и карбоиды птеримасла смолы
ScEtOH-Ar 16.0 46.5 29.2 2.1 3.8 2.4
ScEtOH-H2 25.6 33.0 29.0 3.1 5.6 3.7
ScEtOH-Ar/kat 24.8 40.2 26.4 4.2 1.4 3.0
ScEtOH-H2/kat 26.4 34.7 26.0 5.1 3.0 4.8

Рис. 2. ИК-спектры жидких продуктов гидроожиже-
ния сапропеля в среде сверхкритического этанола:  
1 – ScEtOH-Ar; 2 – ScEtOH-H2; 3 – ScEtOH-Ar/kat;  
4 – ScEtOH-H2/kat.
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Дополнительное введение катализатора в боль-
шей степени влияет на выход масел в мальтеновой 
фракции, выделенной из жидких продуктов гидро-
ожижения в инертной среде, их выход увеличился 
в 1.5 раза. Однако такой же выход достигается при 
проведении процесса в присутствии водорода –  
25.6 мас.% ОМ, а введение катализатора незначи-
тельно увеличивает их выход до 26.4 мас.% ОМ. 
Снижение содержания смол и асфальтогеновых 
кислот в каталитической системе свидетельствует 
об удалении соединений с высоким содержани-
ем гетероатомов. Доля фракции асфальтогеновых 
кислот в жидких продуктах уменьшается с 29.1 
до 26.4 мас.% ОМ для инертной среды и с 29.0 до 
26.0 мас.% ОМ для восстановительной. Таким об-
разом, дополнительная восстановительная среда 
или катализатор при конверсии сапропеля в сверх-
критическом этаноле обеспечивают успешное про-
текание реакций переноса водорода, тем самым, 
способствуя стабилизации высокореакционных 
радикальных фрагментов, образующихся при пер-
вичной деструкции сапропеля.

Процессы, протекающие при конверсии сапро-
пелей в сверхкритическом этаноле в общем виде, 
можно представить следующим образом:

1. Образование радикальных фрагментов в 
результате разрыва слабых С–С-, С–О-, С–N- и 
C–S-мостиковых связей;

2. Стабилизация радикальных фрагментов с 
протоном, предоставленным H-донорным реаген-
том (этиловый спирт), с образованием жидких про-
дуктов и дегидрированного растворителя:

3. «Микровзрывы», происходящие в органиче-
ском веществе сапропеля в сверхкритических ус-
ловиях, приводят к равномерному распределению 
катализатора в объеме, который, в свою очередь, 
активирует как газообразный водород, так и водо-
род, находящийся в растворителе; поэтому проис-
ходит более эффективное взаимодействие образу-
ющихся радикальных фрагментов с протоном;

4. Дегидрированный растворитель гидрируется 
водородом на катализаторе, в результате регенери-
руется Н-донорная функция растворителя. 

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Установлено, что гидроожижение сапропеля, 

степень превращения ОМ, выход летучих и жидких 

продуктов, а также их состав, существенно зависят 
от условий проведения процесса. В докритиче-
ской области степень превращения ОМ сапропеля 
не превышает 29.0 % (H2/kat). В процессе гидро-
ожижения сапропеля в сверхкритическом этаноле 
(260°С, 18 МПа) показано, что в инертной среде без 
катализатора его степень превращения составляет 
41.1%. Добавление катализатора (ScEtOH-Ar/kat) 
приводит к увеличению конверсии до 60.0 мас.%; 
в этих условиях происходит наиболее полное ги-
дроожижение сырья и достигается максимальный 
выход жидких продуктов (59.4 мас.% на сухое ве-
щество), а выход летучих продуктов составляет не 
более 7.9 мас.%. В жидких продуктах относитель-
ное содержание сложных эфиров увеличивается в 
1.5 раза, в сравнении с безкаталитическим процес-
сом в инертной среде; при этом еще присутствует 
достаточное количество метоксипроизводных фе-
нола (4.9%) и азотсодержащих соединений (16.8%). 

Максимальная степень превращения органи-
ческой массы сапропеля в этаноле (75.9 мас.%) 
достигается в сверхкритических условиях в вос-
становительной среде в присутствии катализатора 
(ScEtOH-H2/kat). Однако в этих условиях отмечает-
ся высокий выход летучих продуктов (34.8 мас.%). 
Также в большей степени происходит удаление N-, 
O- и S-содержащих соединений и увеличивается 
содержание водорода в жидких продуктах (по срав-
нению с жидкими продуктами, полученными при 
гидроожижении сапропеля в докритических усло-
виях и в сверхкритических условиях в инертной 
среде без катализатора). Основная доля жидких 
продуктов приходится на этиловые эфиры карбо-
новых кислот и алкилпроизводные фенола (метил-, 
этил-, пропилзамещенные соединения). Одновре-
менно наблюдается существенное уменьшение 
относительного содержания метоксипроизводных 
фенола и азотсодержащих соединений. 

Таким образом, в работе показано преимуще-
ство проведения процесса гидроожижения сапро-
пеля в этаноле при сверхкритических условиях, а 
также установлено, что дополнительное введение 
катализатора и/или газообразного водорода позво-
ляет регулировать степень превращения ОМ сапро-
пеля, выход и состав жидких продуктов.
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Методом термодиффузии проведено отделение адамантаноидов от протоадамантаноидов (предше-
ственников адамантаноидов) из насыщенной фракции нефти 150–350°С. Найдено, что при термо-
диффузионном разделении  адамантаны  (трицикло[3,3,1,13,7]деканы)  С10–С13 и диамантаны (пента-
цикло[7,3,1,14,12,02,7,06,11]тетрадеканы)  С14–С16 отделяются от соответствующих протоадамантанов и 
протодиамантанов и опускаются в нижние секции термодиффузионной колонки. Вместе с тем, в отличие 
от адамантанов и диамантанов, триамантаны (гептацикло[7,7,1,13,15,01,12,02,7,04,13,06,11]октадеканы)  
С18–С19 не отделяются от прототриамантанов и концентрируются в нижних секциях термодиффузионной 
колонки. Для дополнительного подтверждения того, что многочисленные соединения, имеющие те же 
характеристические ионы, что и триамантаны и элюирующие позже их, являются полициклическими 
(скорее всего, мостиковыми) углеводородами – прототриамантанами, была проведена каталитическая 
изомеризация этой термодиффузионной фракции с бромистым алюминием. В результате все эти по-
лициклические соединения изомеризовались в триамантаны. Аналогично, при изомеризации термо-
диффузионных фракций, содержащих протоадамантаны и протодиамантаны, все они превращаются в 
адамантаны и диамантаны, соответственно.

Ключевые слова: углеводороды алмазоподобного строения, адамантан, диамантан, триамантан,  
термодиффузия
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Углеводороды алмазоподобного строения – ада-
мантаны (трицикло[3,3,1,13,7]деканы), диамантаны 
(пентацикло[7,3,1,14,12,02,7,06,11]тетрадеканы), три-
амантаны (гептацикло[7,7,1,13,15,01,12,02,7,04,13,06,11]
октадеканы) и т.д. – имеют большое практическое 
значение, т.к. являются перспективными синтона-
ми для тонкого органического синтеза и  сырьем 
для получения объектов нанохимии, молекуляр-
ными строительными блоками наноразмерных 
объектов и т.д.. В частности, они используются 
как сырье для получения ценных химических про-
дуктов и материалов с уникальными свойствами: 
лекарственных препаратов, биологических меток, 
термостойких полимерных материалов, 1-, 2- и 3-х 
мерных наноматериалов, высокоэнергетических 
топлив, смазочных материалов и присадок к ним и 
др. [1–5].

Вместе с тем, широкое применение углеводо-
родов алмазоподобного строения ограничено, с 
одной стороны, сложностью получения их синте-
тическим методом (особенно высокомолекулярных 
членов ряда), а с другой – крайне низкими концен-
трациями их в нефтях и конденсатах, являющихся 
единственным их природным источником. Более 
того, как показали наши исследования [5, 6], эти 
углеводороды находятся в абсолютном большин-
стве нефтей и конденсатах в мизерных количествах, 
причем, в отличие от нефтей континентального ге-
незиса, в нефтях морского генезиса их относитель-
ная концентрация значительно ниже, из-за при-
сутствия так называемых «протоадамантаноидов» 
(предшественников адамантанов). Иными слова-
ми, на масс-хроматограммах с характеристиче-
скими ионами адамантанов С10–С13, диамантанов  
С14–С15, триамантанов С18–С19 (m/z 135, 136, 149, 
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163;  m/z 187, 188, 201 и m/z 239, 240, соответствен-
но) элюирует множество пиков других углеводородов.

Несмотря на их малые количества в нефтях и 
конденсатах, нам представляется актуальным из-
учение возможности их выделения в чистом виде 
из природных объектов, в частности из нефтей и 
газовых конденсатов. 

Ранее были сделаны попытки выделения ада-
мантаноидов из нефтей физическими методами – 
комлексообразованием с мочевиной, экстракцией 
различными растворителями, с использованием 
адсорбентов или методом препаративной газожид-
костной хроматографии [7–15]. Однако в литера-
туре отсутствуют данные о закономерностях раз-
деления адамантаноидов и протоадамантаноидов 
методом термодиффузии (ТДФ), хотя ранее было 
известно, что этим методом достаточно удовлет-
ворительно разделяются между собой н-алканы, 
изо-алканы, моно-, би-, три- и тетрациклические 
насыщенные углеводороды [16, 17]. Поэтому це-
лью данной работы было выявление возможности 
отделения адамантаноидов от протоадамантанои-
дов методом термодиффузии.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
В качестве объекта исследования нами была 

отобрана нефть месторождения Курганное, 
скв. 406 (интервал отбора 2012–2015 м; возраст  
пород – нижний мел, апт; плотность при 20°С –  
0.8339 г/см3). Содержание адамантаноидов на 
нефть составило около 0.03%, тогда как содержа-
ние протоадамантаноидов – примерно на порядок 
больше. От нефти была отобрана фракция 150–
350°С (выход фракции на нефть 44%), которую пе-
ред термодиффузионным разделением подвергли 
деароматизации на силикагеле.

Для отделения протоадамантаноидов от адаман-
таноидов использовали наиболее распространен-
ную термодиффузионную колонку Мельпольдера 
[18] Любой термодиффузионный аппарат пред-
ставляет собой две поверхности, одна из которых 
обогревается, а другая охлаждается. Варьировани-
ем температур поверхностей устанавливается не-
обходимый температурный градиент. Разделяющая 
способность термодиффузионной колонки обратно 
пропорциональна ширине зазора (пространство 
между поверхностями) в четвертой степени и пря-

мо пропорциональна ее длине. Эффективная ши-
рина зазора обычно 0.25–3.00 мм, загрузка колон-
ки 3–400 мл, в зависимости от типа. Наибольшее 
распространение получили вертикальные колонки 
типа «труба в трубе» (с полым зазором, насадоч-
ные и со спиралью). В таких колонках конвекци-
онный ток поднимается у горячей стенки и опу-
скается у холодной. Молекулы, диффундирующие 
к горячей стенке, поднимаются потоком вверх по 
колонке. Колонка Мельпольдера представляет со-
бой две концентрические трубы с зазором 0.25 
мм [18]. Через определенные равные интервалы 
имеются патрубки для отбора фракций. В нашем 
случае колонка содержала семь патрубков с крана-
ми с длиной шага около 20 см. Самая нижняя сек-
ция отбиралась из последнего крана № 7, а самая 
верхняя – из крана № 2. Нами экспериментальным 
путем было найдено, что для разделения фракций 
градиент температуры между стенками должен со-
ставлять не менее 120 градусов. Таким образом, 
температуру наружной стенки колонкимы поддер-
живалина уровне 130°С, внутренней стенки, охла-
ждаемой водой – 10°С. В ТДФ колонку загружали 
фракцию нефти 150–350°С и, через 80 ч непре-
рывного эксперимента выгружали последователь-
но, начиная с верхнего (второго) крана, продукты 
термодиффузионного разделения. Объем каждой 
термодиффузионной фракции составил около 5 мл.

Разделенные термодиффузионные фракции, а 
также исходную фракцию анализировали методом 
хромато-масс-спектрометрии (ХМС), используя ха-
рактеристические ионы m/z 135, 136, 149 и 163 для 
адамантанов С10–С13 и протоадамантанов; m/z 187, 
188 и 201 для диамантанов С14–С16 и протодиаман-
танов и m/z 239, 240 – для триамантанов С18–С19 
и прототриамантанов. ХМС проводили на приборе 
Agilent 6890N/5975С. Программирование темпера-
туры осуществляли от 70 до 290°C cо скоростью 
подъема 4°/мин. Разделение углеводородов прово-
дили на капиллярных колонках с неподвижной фа-
зой HP-1MS 25 м × 0.25 мм × 0.5 мкм. Газ-носитель –  
гелий. Все спектры были сняты при энергии ио-
низации 70 эВ и ускоряющем напряжении 3500 В. 
Температура камеры ионизации составляла 250°С. 

Идентификацию соединений проводили путем 
добавления к исследуемым образцам предполага-
емых эталонных соединений, а также с помощью 
использования библиотеки масс-спектров NIST 2.0.
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РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
На рис. 1–3 приведены масс-хроматограм-

мы исходной насыщенной фракции нефти 
150–350°С, а также термодиффузионной фракции, 

отобранной из середины термодиффузионной ко-
лонки (кран № 4) и из нижней секции термодиффу-
зионной колонки (кран № 7). Фракция, отобранная 
из четвертой секции термодиффузионной колон-

Рис. 1. Масс-хроматограммы адамантанов С10–С13 в исходной фракции нефти 150–350°С (а) и в термодиффузионных 
фракциях, отобранных из четвертой (б) и седьмой (нижней) (в) секции термодиффузионной колонки (краны №№ 4 и 7): 
1 – адамантан; 2 – 1-метиладамантан; 3 – 2-метиладамантан; 4 – 1-этиладамантан; 5 – 2-этиладамантан; 6 – 1,3-диме-
тиладамантан; 7 и 8 – цис- и транс-1,4-диметиладамантаны; 9 – 1,2-диметиладамантан; 10 – 1-этил-3-метиладамантан; 
11 – 1,3,5-триметиладамантан; 12 – 1,3,6-триметиладамантан; 13 и 14 – цис- и транс-1,3,4-триметиладамантаны; 15 – 
1-этил-3,5-диметиладамантан. Кружками обведены протоадамантаны.
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ки, была выбрана в качестве наглядного примера 
потому, что она содержала распределение углево-
дородов примерно среднее между верхом и низом 
колонки.

Как наглядно демонстрирует рис. 1, произошло 
распределение адамантанов и протоадамантанов 
по высоте термодиффузионной колонки. 

Так, если в термодиффузионных фракциях, ото-
бранных из четвертой секции колонки, присутству-
ют только протоадамантаны, то в термодиффузи-
онной фракции, отобранной из нижней, седьмой 
секции термодиффузионной колонки, как можно 
видеть из рис. 1, протоадамантаны практически 

отсутствуют. Как было отмечено выше, распреде-
ление углеводородов в четвертой секции представ-
ляет собой среднее между верхом и низом колонки: 
во второй и третьей секциях, аналогично четвер-
той, присутствуют только протоадамантаны, тогда 
как ниже ее, в секциях №№ 5 и 6, наряду с про-
тоадамантанами, уже присутствуют и адамантаны, 
причем их относительное содержание, по сравне-
нию с предшественниками, увеличивается по мере 
продвижения к низу термодиффузионной колонки. 

Аналогичную картину мы наблюдали и в слу-
чае диамантанов (рис. 2). Видно, что во фракции, 
отобранной из четвертой секции (так же как во 

Рис. 2. Масс-хроматограммы диамантанов С14–С16 в исходной фракции нефти 150–350°С (а) и в термодиффузионных 
фракциях, отобранных из четвертой (б) и седьмой (нижней) (в) секции термодиффузионной колонки (краны №№ 4 и 7): 
1 – диамантан; 2 – 4-метилдиамантан; 3 – 1-метилдиамантан; 4 – 3-метилдиамантан; 5 – 4,9-диметилдиамантан; 6 – 1,4- и 
2,4-диметилдиамантаны; 7 – 4,8-диметилдиамантан; 8 – 3,4-диметилдиамантан. Кружками обведены протоадиамантаны.
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второй и третьей) термодиффузионной колонки 
полностью отсутствуют диамантан, метилдиаман-
таны и диметилдиамантаны, а присутствуют толь-
ко протодиамантаны. В то же время видно, что в 
нижней секции термодиффузионной колонки (кран 
№7) сконцентрировались диамантан, 4-, 1- и  3-ме-
тилдиамантаны и диметилдиамантаны. Однако, в 
отличие от протоадамантанов, которые отсутству-
ют в нижней секции термодиффузионной колонки, 
некоторое количество протодиамантанов, как со-
держащие более количество циклов по сравнению 
с протоадамантанами, опускаются в низ колонки 
вместе с диамантанами.

Что касается триамантанов, то здесь мы наблю-
даем несколько иную картину, чем в случае ада-
мантанов или диамантанов. Как видно из рис. 3, 
триамантаны также концентрируются в нижней, 
седьмой термодиффузионной фракции.

Интересно отметить, что в низ термодиффузион-
ной колонки, наряду с триамантанами опускается 
и группа пиков, элюирующих после них. Очевид-
но, что эти пики принадлежат полициклическим 
углеводородам, скорее всего, мостиковыми соеди-
нениям. Причем, в отличие от протодиамантанов, 
все эти углеводороды концентрируются внизу ко-

лонки. Следует отметить, что эта же группа пиков 
присутствовала и в исходной для разделения фрак-
ции. Для подтверждения того, что пики, элюирую-
щие на масс-хроматограммах с m/z 239 и 240 позже 
триамантанов являются их предшественниками, 
мы провели изомеризацию углеводородов нижней 
термодиффузионной фракции с бромистым алю-
минием и установили, что все они превращаются 
в триамантаны (рис. 3г). Кроме того, нами была 
проведена изомеризация и других термодиффузи-
онных фракций, содержащих протоадамантаны и 
протодиамантаны (рис. 1б, 2б), которые в присут-
ствии бромистого алюминия также превратились в 
адамантаны и диамантаны. 

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Таким образом, показано, что методом термо-

диффузионного разделения адамантаны и диаман-
таны отделяются от протоадамантанов и протоди-
амантанов и концентрируются в нижних секциях 
термодиффузионной колонки. В отличие от них, 
триамантаны не отделяются от прототриамантанов 
и концентрируются в нижних секциях термодиф-
фузионной колонки совместно.

Рис. 3. Масс-хроматограммы триамантанов С18–С19 в исходной фракции нефти 150–350°С (а) и в термодиффузионных 
фракциях, отобранных из четвертой (б) и седьмой (нижней) (в) секции термодиффузионной колонки (краны №№ 4 и 7), 
а также в продуктах изомеризации с бромистым алюминием нижней термодиффузионной фракции (г): 1 – триамантан, 
2 – 9-метилтриамантан. Кружками обведены прототриамантаны
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Впервые исследованы термические превращения асфальтенов тяжелых нефтей методом ступенчатой 
термодеструкции в условиях, позволяющих учитывать различия энергий связей в молекулах асфальтенов 
и минимизировать протекание вторичных реакций между образующимися продуктами. На основании 
данных о материальном балансе термолиза установлено, что до 290°С конверсия асфальтенов пре-
вышает 90% и протекает с образованием значительных количеств газообразных соединений, жидких 
углеводородов и смолистых веществ, суммарное содержание которых достигает 50 мас. %. Изменение 
структуры асфальтенов в процессе термолиза оценивалось с использованием спектроскопии 1Н ЯМР, 
элементного анализа и определения средней молекулярной массы методом криоскопии в нафталине. 
С помощью различных физико-химических методов анализа показано, что ступенчатый термолиз 
асфальтенов сопровождается увеличением средней молекулярной массы их молекул в 1.5 раза за счет 
реакций рекомбинации образующихся макрорадикалов. После термолиза при 230°С асфальтены харак-
теризуются практически одинаковым распределением атомов углерода по ароматическим, нафтеновым 
и парафиновым фрагментам их молекул вне зависимости от состава и структуры исходных асфальтенов. 
Реакционная способность асфальтенов до 230°С определяется количеством в их составе лабильных в 
данных условиях серо- и кислородсодержащих фрагментов. При более высоких температурах ключевой 
характеристикой, определяющей реакционную способность асфальтенов, является структура углеродного 
скелета их молекул.
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В связи с нарастающим в мире дефицитом тради-
ционного углеводородного сырья для производства 
различных нефтепродуктов в добычу и переработку 
вовлекают тяжелые нефти [1, 2]. Для них характер-
но высокое содержание асфальтенов – смеси слож-
ных высокомолекулярных соединений, молекулы 
которых обогащены гетероатомами и металлами, 
а также полициклическими нафтеноароматически-
ми структурами с низким содержанием алкильных 
мостиков и боковых цепей [3–8]. Многообразие и 
особенности строения асфальтеновых молекул об-
условливают их агрегацию в нефтяных дисперсных 
системах с образованием наноразмерных частиц, а 
изменение внешних условий приводит к увеличе-

нию формирующихся надмолекулярных структур с 
их последующей седиментацией [9–11]. Наличие в 
тяжелых нефтях асфальтенов, содержащих значи-
тельные количества S, N и металлов (V, Ni и др.), 
а также их склонность к образованию дисперсных 
частиц приводит к увеличению коксуемости сырья, 
преждевременной дезактивации катализаторов, 
коррозии оборудования и высокому выходу побоч-
ных продуктов [12–14]. Таким образом, использо-
вание существующих каталитических процессов 
для получения высокомаржинальных продуктов 
из тяжелых нефтей зачастую оказывается неэф-
фективным и экономически невыгодным. В связи 
с этим большую актуальность вновь приобретают 
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некаталитические технологии облагораживания 
тяжелого нефтяного сырья с мягкими термобари-
ческими условиями: процессы физического разде-
ления нефти (атмосферно-вакуумная ректифика-
ция, сольвентная деасфальтизация) и термической 
деструкции (различные варианты висбрекинга) 
[13–17]. Эффективность переработки тяжелых не-
фтей без использования каталитических систем во 
многом определяется стабильностью, реакционной 
способностью и направленностью превращений 
асфальтенов в термических процессах, изучение 
которых активно ведется в России и мире [18–27]. 
Несмотря на обширный накопленный материал и 
получение важных научных данных, результаты 
исследований поведения асфальтенов в услови-
ях термодеструкции зачастую являются несисте-
матизированными, неуниверсальными, а порой и 
противоречивыми. Дело в том, что реакционная 
способность асфальтенов в термических процес-
сах напрямую зависит от состава и структурной 
организации их молекул. Однако этот аспект либо 
игнорируется исследователями, либо не может 
корректно учитываться в связи с методическими 
особенностями постановки эксперимента: 1) про-
ведение термолиза нефтяной дисперсной системы 
в целом [19–22], что не позволяет установить ре-
акционную способность асфальтенов без влияния 
прочих компонентов нефти; 2) проведение тер-
молиза асфальтенов в закрытой системе [23–26], 
способствующее протеканию вторичных реакций 
между исходными молекулами и образующимися 
продуктами, в результате чего отсутствует возмож-
ность достоверной количественной оценки способ-
ности асфальтенов генерировать низко- и высоко-
молекулярные вещества в термических процессах; 
3) проведение термодеструкции асфальтенов при 
высоких температурах (400°С и более) без учета 
термодинамических различий в энергиях связей их 
молекул, что не позволяет определить реакцион-
ную способность и направленность превращений 
асфальтенов в различных температурных диапазо-
нах. Однако известно, что термическая деструкция 
молекул асфальтенов возможна при температурах 
ниже 300°С с образованием широкого набора про-
дуктов: от низкомолекулярных углеводородов до 
высокомолекулярных карбонизированных веществ 
[26–30]. Приведенные выше особенности, нередко 
относящиеся к недостаткам большинства иссле-

дований термических превращений асфальтенов, 
препятствуют установлению непосредственного 
влияния химической природы молекул асфальте-
нов на их реакционную способность в деструктив-
ных процессах. Данная информация необходима 
для разработки новых и оптимизации существу-
ющих технологий переработки тяжелых высоко-
вязких нефтей. В связи с этим, цель настоящей 
работы – исследование зависимости реакционной 
способности асфальтенов от состава и структуры 
их молекул при термодеструкции в условиях, по-
зволяющих учитывать различия энергий связей в 
асфальтеновых молекулах и минимизировать про-
текание вторичных реакций между образующими-
ся продуктами.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Исследование зависимости реакционной спо-

собности нефтяных асфальтенов от строения их 
молекул проводили на примере асфальтенов при-
родного битума Мордово-Кармальского место-
рождения (АКБ – асфальтены кармальского биту-
ма), тяжелой нефти Зюзеевского месторождения 
(АЗН – асфальтены зюзеевской нефти) и тяжелой 
нефти Усинского месторождения (АУН – асфальте-
ны усинской нефти).

Асфальтены выделяли из нефтей путем добавле-
ния к ним избыточного количества н-гексана в мас-
совом соотношении 40:1 и фильтрования получен-
ного раствора по истечении 24 ч. Асфальтеновый 
осадок очищали от деасфальтенизата н-гексаном 
в аппарате Сокслета в течение 18 ч. Очищенные 
асфальтены извлекали из фильтра хлороформом и 
сушили до постоянной массы. Полученное сухое 
вещество дополнительно растворяли в минималь-
ном количестве хлороформа и переосаждали н-гек-
саном с целью высвобождения низкомолекулярных 
компонентов, соосажденных в процессе выделения 
асфальтенов. Процедура очистки переосажденных 
асфальтенов соответствовала методике, описанной 
выше. Путем многократного переосаждения ас-
фальтенов установлено, что доля соединений, «за-
хваченных» ими в процессе образования осадка, 
составляет не более 3 мас. %.

Для достижения поставленной в работе цели ис-
пользовали установку термолиза, принципиальная 
схема которой представлена на рис. 1. В центр ре-
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актора (3) помещали перфорированный кварцевый 
патрон (5), заполненный асфальтенами. Затем через 
регулирующую арматуру (2) в реактор подавали N2 
с объемной скоростью 10–15 мл/мин. Давление в 
системе перед регулирующей арматурой фикси-
ровали с помощью манометра (1). Далее произво-
дили нагрев реактора с образцом в индукционной 
печи (6) до заданной температуры, значение кото-
рой регистрировали и поддерживали с погрешно-
стью ± 3°С благодаря использованию термометра 
сопротивления (4) и программируемого измерите-
ля-регулятора ТРМ201 (7). Термолиз асфальтенов 
проводили последовательно при температурах 120, 
230 и 290°С, выбранных на основании результатов 
предварительных исследований методом диффе-
ренциальной сканирующей калориметрии [31] как 
точки термической нестабильности асфальтеновых 
молекул, в которых возможна их деструкция. 

Образующиеся продукты термодеструкции вы-
носились из реакционной зоны потоком инертно-
го газа и разделялись на 2 фракции. Жидкие при 
нормальных условиях вещества конденсировались 
в водяном холодильнике (10) и накапливались в 
сборнике жидких продуктов (8), погруженном в 
термостат (9) с температурой хладагента около 
0°С. Газообразные продукты термолиза улавлива-
лись в газосборнике (11), где в качестве гидроза-
твора (12) использовали пересыщенный водный 
раствор NaCl. Остаточные асфальтены, выделен-
ные из продуктов термолиза на первой ступени 
(120°С) и очищенные от них, снова помещали в ре-

актор и подвергали термическому воздействию при 
более высокой температуре и т. д. до 290°С. Про-
должительность термолиза при заданных темпе-
ратурах составляла 15, 10 и 3 мин соответственно 
и обеспечивала полноту протекания термических 
превращений асфальтенов. Об этом свидетельство-
вало отсутствие изменений в составе продуктов 
деструкции при превышении указанных выше вре-
менных порогов.

Проведение термолиза асфальтенов в токе 
инертного газа с выносом образующихся продук-
тов из реакционной зоны позволяет минимизиро-
вать протекание вторичных реакций для оценки 
истинной реакционной способности асфальтенов 
при низких температурах. Ступенчатость процесса 
позволяет учитывать различия энергий связи в мо-
лекулах асфальтенов, что дает возможность досто-
верно определить их термическую стабильность в 
различных температурных условиях.

Находящиеся в газовой фазе продукты термоли-
за выносились из реакционной зоны, компоненты, 
жидкие при нормальных условиях, конденсирова-
лись в водяном холодильнике. Продукты термоли-
за, оставшиеся в реакторе, количественно перено-
сили в бумажный патрон, который далее помещали 
в аппарат Сокслета и последовательно обрабатыва-
ли н-гексаном и хлороформом для выделения соот-
ветственно мальтенов (смолы + масла) и остаточ-
ных асфальтенов. Нерастворимые в хлороформе 
коксоподобные вещества механически извлекали 
из бумажного патрона. Полученные мальтены и 
жидкие продукты термолиза, сконденсировавшие-
ся в водяном холодильнике, объединяли и разделя-
ли на масла и смолы методом колоночной жидкост-
но-адсорбционной хроматографии. Элюирование 
масел проводилось н-гексаном. Смолистые веще-
ства выделяли смесью этанола и бензола в объем-
ном соотношении 1:1. Выход газообразных про-
дуктов термолиза определяли по разности с учетом 
содержания всех образующихся компонентов.

Для характеристики асфальтенов рассчитывали 
усредненные структурные параметры их макро-
молекул, используя метод структурно-группового 
анализа (СГА) [24, 25], разработанный в Институте 
химии нефти Сибирского отделения РАН (ИХН СО 
РАН). 

Определение элементного состава асфальтенов 
проводили с использованием СHNSO-анализа-

Рис. 1. Принципиальная схема установки термолиза 
асфальтенов.
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тора VarioelCube методом сожжения образца при 
1200°С.

Средние молекулярные массы асфальтенов из-
меряли криоскопическим методом в нафталине с 
использованием прибора «Крион», разработанного 
в ИХН СО РАН. Концентрация асфальтеновых ве-
ществ в нафталине составляла 0.5 мас. %. 

Спектры 1Н ЯМР асфальтенов регистрировали 
с помощью Фурье-спектрометра AVANCE-AV-400 
(США), растворитель – CDCl3, внутренний стан-
дарт – гексаметилдисилоксан. Концентрация ас-
фальтенов в CDCl3 составляла 1 мас. %.

Исследование нерастворимых продуктов тер-
молиза асфальтенов проводили методом флэш-пи-
ролиза последовательно при температурах 500°С  
(1 мин) и 750°С (1.5 мин) с анализом образую-
щихся продуктов. Для этого использовали газовый 
хроматограф HP 6890 с МСД и ПИД, оборудован-
ный пиролитической приставкой Pyroprobe 5000 
Series. Идентификацию соединений проводили по 
характеристичным ионам в масс-фрагментограм-
ме. Количественную оценку идентифицирован-
ных соединений проводили методом внутренней 
нормализации как отношение площади каждого 
отдельного пика к сумме площадей всех идентифи-
цированных пиков в хроматограммах. 

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Сравнительный анализ структурно-группо-

вого состава исходных асфальтенов. Исходные 
асфальтены существенно различаются по сред-
ней молекулярной массе (ММ), которая в ряду 
АЗН→АКБ→АУН имеет тенденцию к снижению с 
2565 до 1600 а.е.м. (табл. 1). По данным элементно-
го состава видно, что значения отношений Н/Сат в 
асфальтенах весьма близки и находятся в интерва-
ле 1.11–1.13. В ряду АЗН→АКБ→АУН снижается 
содержание N с 1.76 до 1.16 мас. %. Наибольшим 
же содержанием S, превышающим 5 мас.  %, ха-
рактеризуются АЗН и АКБ, тогда как для АУН это 
значение составляет 3.00 мас. %. Содержание О в 
АЗН и АКБ также высокое и составляет 6–7 мас. % 
в отличие от АУН, в которых доля О не превышает  
4.5 мас.  %. Таким образом, в ряду АЗН→АКБ→ 
→АУН снижается суммарное содержание гетероа-
томов. При этом АЗН и АКБ характеризуются схо-
жим элементным составом и высоким суммарным 
содержанием гетероатомов (13.68 и 12.76 мас.  % 
соответственно), которое в 1.5 раза выше, чем в 
АУН (табл. 1).

Обращает на себя внимание распределение ато-
мов углерода в структурных фрагментах средних 
молекул асфальтенов, где значения fн всех объектов 

Таблица 1. Изменение структурно-группового состава асфальтенов в процессе ступенчатого термолиза

Параметр
Объект исследования и температура термолиза, °С

АЗН АКБ АУН
исх. 120 230 исх. 120 230 исх. 120 230

ММ, а.е.м. 2565 2155 3460 2040 2840 3270 1600 1985 2290
Элементный состав, мас. %

Н/Сат 1.11 1.11 1.00 1.13 1.12 1.05 1.12 1.11 1.06
N 1.76 1.75 2.04 1.39 1.31 1.63 1.16 1.13 1.24
S 5.05 4.97 5.76 5.35 5.01 6.08 3.00 2.98 3.62
O 6.87 5.48 4.65 6.02 5.87 3.19 4.41 4.22 3.59

Распределение атомов углерода по структурным фрагментамa, отн. % 
fa 32.8 41.8 48.2 26.3 40.1 46.9 34.0 38.6 48.4
fн 58.7 52.3 47.9 57.5 53.0 48.7 59.3 55.2 46.8
fп 8.5 5.9 3.9 16.2 6.9 4.4 6.7 6.2 4.8

Количество циклов и атомов углерода в алифатических фрагментахб,в, ед.
Ка 15.3 15.7 29.6 9.9 19.8 26.9 9.4 13.2 19.1

Кнас 30.7 18.2 30.5 30.7 24.3 28.1 21.1 22.2 18.2
Сn 14.3 8.6 9.0 21.9 13.0 9.9 7.5 8.5 7.7

а fa, fн, fп – относительное содержание атомов углерода в ароматических, нафтеновых и парафиновых структурных фрагментах 
соответственно. 

б Ка, Кнас – число ароматических и насыщенных колец соответственно. 
в Сп – количество атомов углерода в парафиновых структурных фрагментах.
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близки и находятся в интервале 57.5–59.3 отн.  % 
(табл. 1). Отличия же наблюдаются в относительном 
содержании углерода, входящем в состав аромати-
ческих и парафиновых фрагментов. Так, значение 
fa минимально для АКБ и составляет 26.3 отн. %, 
тогда как АУН обладают повышенным фактором 
ароматичности: fa = 34.0 отн. %. Доля углерода в 
парафиновых фрагментах, напротив, максимальна 
в АКБ и минимальна в АУН и составляет 16.2 и  
6.7 отн. % соответственно. Следует отметить, что 
АЗН и АУН подобны по распределению атомов 
углерода в различных фрагментах и разница в зна-
чениях каждого из структурных параметров их 
средних молекул не превышает 2 отн. % [32].

Отличительные особенности состава и строения 
асфальтеновых молекул должны обусловливать их 

реакционную способность и направленность пре-
вращений в термических процессах.

Изменение структурно-группового состава 
асфальтенов в процессе ступенчатого термоли-
за. Последовательный ступенчатый термолиз ас-
фальтенов при 120 и 230°С приводит к увеличению 
их средней ММ в 1.3–1.6 раза (табл. 1). 

Так, средние молекулярные массы АУН, АЗН 
и АКБ возрастают на 690, 895 и 1230 а.е.м. соот-
ветственно, что коррелирует с количеством атомов 
углерода в парафиновых структурах исходных ас-
фальтенов (рис. 2).

Таким образом, с увеличением в структуре ас-
фальтенов алкильных фрагментов увеличение их 
средней ММ при термолизе до 230°С становится 
более существенным. Это свидетельствует о том, 
что ключевую роль в возрастании ММ асфальте-
нов играют реакции рекомбинации макрорадика-
лов, активные центры которых локализованы на 
алифатических заместителях (рис. 3). Снижение 
ММ АЗН после первой ступени термолиза, не 
укладывающееся в общие тенденции, может быть 
обусловлено повышенной термической стабильно-
стью АЗН при 120°С, на что указывает их низкая 
конверсия, значение которой в 2 раза ниже, чем 
для АУН и АКБ (табл. 2). Это позволяет предпо-
ложить, что деструкция их молекул протекает без 
существенного развития радикально-цепных реак-
ций и незначительного влияния рекомбинации ма-
крорадикалов на структуру остаточных асфальте-
нов. Подтверждением этому является неизменное 
количество ароматических колец в структуре АЗН 
(15–16 ед.) после первой ступени термолиза [33].

Рис. 2. Зависимость увеличения средней молекулярной 
массы (ΔММ) асфальтенов от числа атомов углерода в 
алкильных фрагментах их молекул при термолизе до 
230°С.

Таблица 2. Состав продуктов ступенчатого термолиза асфальтенова, мас. %

Объект исследования Температура  
термолиза, °С

Продукт термолиза
газ масла смолы асфальтены «кокс»

АЗН
120 1.2 2.0 2.8 94.0 0.0
230 2.6 13.6 4.9 62.3 10.6
290 5.2 15.8 1.4 2.8 37.1

АКБ
120 0.7 2.4 10.1 86.8 0.0
230 3.9 14.7 8.7 57.4 2.1
290 5.1 14.8 1.5 7.0 29.0

АУН
120 0.6 1.6 11.2 86.6 0.0
230 3.9 11.2 8.7 56.3 6.5
290 7.7 10.9 1.5 0.6 35.6

а Суммарное содержание продуктов термолиза на каждой ступени соответствует содержанию асфальтенов на предыдущей ступени.
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По данным элементного состава асфальтенов 
видно, что на первой ступени отношение Н/Сат 
практически не меняется (табл. 1). Последующие 
превращения асфальтенов приводят к уменьшению 
данного параметра на 0.05–0.11. В процессе сту-
пенчатого термолиза содержание N во всех объек-
тах исследования имеет тенденцию к увеличению. 
Это связано с тем, что N, как правило, находится в 
структуре стабильных ароматических фрагментов 
асфальтеновых молекул. Содержание S в процессе 
термолиза асфальтенов при 120°С несколько сни-
жается, тогда как на второй ступени возрастает и 
превышает значения, характерные для исходных 
молекул, на 0.62–0.73 мас.  %. Содержание О в 
асфальтенах снижается на каждой последующей 
ступени термолиза. Наиболее значительное сни-
жение доли О наблюдается для обогащенных им 
АКБ и АЗН (на 2.87 и 2.22 мас.  % соответствен-
но), для АУН содержание О уменьшилось лишь на  
0.82 мас. %.

Изменение содержания углерода в различных 
структурных фрагментах молекул асфальтенов 
свидетельствует об увеличении их фактора арома-
тичности и снижении доли нафтеновых и алифа-
тических структур в процессе ступенчатого тер-
молиза. По данным табл. 1 видно, что чем богаче 
алкильное обрамление исходных асфальтенов, тем 
значительнее снижение fп на первой ступени тер-
молиза. Так, содержание алкильного углерода в 
АКБ уменьшилось на 9.3 отн. %, тогда как в АЗН 
и АУН – на 2.6 и 0.5 отн. % соответственно. В про-
цессе дальнейшей термодеструкции при 230°С зна-
чение fп для всех асфальтенов становится сходным 
и составляет 3.9–4.8 отн. %. Наряду с уменьшени-
ем содержания алкильных фрагментов в процес-
се термолиза также снижается доля нафтеновых 
структур. Термолиз при 120°С приводит к сни-
жению доли нафтенового углерода в АЗН, АКБ и 
АУН на 6.5, 4.5 и 4.1 отн. % соответственно. Вторая 
ступень термолиза характеризуется дополнитель-

Рис. 3. Принципиальная схема рекомбинации макрорадикалов, образующихся на первых ступенях термолиза.
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ным снижением fн, в результате чего содержание 
насыщенных циклических структур в остаточных 
асфальтенах уменьшается до 46.8–48.7 отн.  %. 
В процессе ступенчатого термолиза асфальтены 
подвержены существенному увеличению фактора 
ароматичности. Так, на первой ступени термоли-
за fа АКБ, АЗН и АУН возрастает на 13.8, 9.0 и 4.6 
отн.  % соответственно. Последующий термолиз 
асфальтенов при 230°С приводит к дополнительно-
му увеличению фактора ароматичности, значения 
которого для всех объектов колеблются в узком ди-
апазоне 46.9–48.4 отн. %. Таким образом, в процес-
се ступенчатого термолиза значения параметров 
структуры асфальтенов стремятся к единым вели-
чинам и первоначальные различия в распределе-
нии атомов углерода по структурным фрагментам 
их молекул практически полностью «стираются» 
на второй ступени термодеструкции [33]. 

Влияние структуры асфальтенов на их ре-
акционную способность и состав продуктов 
ступенчатого термолиза. В процессе термолиза 
асфальтенов на первой ступени при температу-
ре 120°С наблюдается образование газа, масел и 
смол (табл. 2). Наличие газообразных продуктов 
однозначно указывает на протекание деструктив-
ных процессов с разрывом ковалентных связей 
в асфальтеновых молекулах в данных услови-
ях. Наибольшая конверсия характерна для АКБ и 
АУН (более 13%), тогда как степень превращения 
АЗН составляет 6.0%. Обращает на себя внимание 
то, что различные по содержанию гетероатомов и 
структуре углеродного скелета АКБ и АУН имеют 
практически равную конверсию с наибольшим вы-
ходом смолистых веществ (10.1–11.2 мас. %). Од-
нако суммарное содержание газа и масел в продук-
тах термолиза при 120°С близко для гораздо более 
схожих по составу и строению АЗН и АКБ (3.1– 
3.2 мас. %), тогда как для АУН это значение состав-
ляет лишь 2.2 мас. %.

Степень превращения асфальтенов на второй 
ступени термолиза при температуре 230°С дости-
гает 40 мас.  % и может превышать эти значения 
относительно исходных образцов с образованием 
как низкомолекулярных соединений, так и высоко-
молекулярных коксоподобных продуктов («кокс»). 
Вновь обращает на себя внимание склонность АКБ 
и АУН к образованию продуктов термодеструкци 
сходного макрокомпонентного состава, как и на 

первой ступени термолиза. Так, выходы газа и смол 
в процессе их термических превращений идентич-
ны и составляют 3.9 и 8.7 мас. %, соответственно. 
Несмотря на значительные различия по элементно-
му составу, АКБ и АУН, вероятно, имеют в своей 
молекулярной структуре набор качественно и ко-
личественно схожих лабильных фрагментов, что 
невозможно установить по данным СГА. Следова-
тельно, массовое содержание гетероэлементов не 
может служить характеристикой термической ста-
бильности и реакционной способности асфальте-
нов при температурах до 230°С. Деструкция АКБ 
и АЗН приводит к образованию наибольших коли-
честв масел, доля которых превышает 13.5 мас. %, 
тогда как в продуктах термолиза АУН содержание 
масел составляет 11.2 мас. %. Это связано с разли-
чиями молекулярной структуры исходных асфаль-
тенов. С увеличением суммарного содержания 
гетероатомов, а также числа насыщенных фрагмен-
тов в структуре асфальтеновых молекул (Кнас. и Сп) 
в процессе их термодеструкции до 230°С увеличи-
вается выход масляных компонентов. Таким обра-
зом, на второй ступени термолиза наиболее веро-
ятно разрушение асфальтенов за счет деструкции 
алифатических структур с участием гетероатомных 
функциональных групп. АКБ наименее склонны к 
образованию «кокса» при 230°С, содержание кото-
рого в их термолизате составляет 2.1 мас. %, что об-
условлено низким фактором ароматичности исход-
ных молекул АКБ. Доля коксоподобных веществ в 
продуктах термолиза АУН и АЗН, имеющих прак-
тически равное значение fa (33–34 отн. %), различ-
на и составляет 6.5 и 10.6 мас. % соответственно. 
При этом в средней молекуле АЗН содержится на 
5 ароматических циклов больше, чем в АУН. По 
всей видимости, это оказывает решающее влияние 
на максимальный выход «кокса» в процессе термо-
лиза АЗН на второй ступени.

Степень превращения асфальтенов на третьей 
ступени термолиза при температуре 290°С состав-
ляет не менее 93%. Это связано с образованием зна-
чительного количества коксоподобных продуктов, 
выход которых в ряду АКБ→АУН→АЗН возраста-
ет с 29.0 до 37.1 мас. %. Очевидно, повышенный 
фактор ароматичности АУН и АЗН обусловливает 
их большую склонность к образованию «кокса» в 
процессе термолиза при 290°С. Низкий выход смол 
при деструкции всех исследуемых объектов (не бо-
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лее 1.5 мас. %) предположительно связан с их мгно-
венными превращениями в низкомолекулярные 
(газ и масла) и коксоподобные продукты. На тре-
тьей ступени термолиза АЗН и АКБ впервые гене-
рируют практически равные количества низкомо-
лекулярных продуктов. Так, выход газа и масел для 
АЗН составляет 5.2 и 15.8 мас. %, для АКБ – 5.1 и  
14.8 мас. % соответственно. В продуктах термоде-
струкции АУН содержание газа выше (7.7 мас. %), 
а содержание масел ниже (10.9 мас. %) по сравне-
нию с термолизатами АЗН и АКБ. Более подроб-
ная информация о составе газообразных, жидких и 
твердых веществ, образующихся на каждой ступе-
ни термолиза, приведена в [33].

Проведение термолиза асфальтенов при более 
высокой температуре не представлялось возмож-
ным в связи с недостаточным количеством иссле-
дуемых объектов.

Корреляционный анализ суммарного выхода 
газа в процессе ступенчатого термолиза асфаль-
тенов и структурно-групповых параметров их 
исходных молекул не выявил связи между содер-
жанием образующихся газообразных продуктов и 
строением асфальтеновых молекул. Так, доля газа 
в термолизатах АЗН, АКБ и АУН составляет 9.0, 
9.7 и 12.2 мас. % соответственно (рис. 4). Однако 
доля остаточных АУН после термолиза при 290°С 
не превышает 0.6 мас. %, тогда как для АЗН и АКБ 
эти значения составляют 2.8 и 7.0 мас. % соответ-
ственно. Следовательно, АЗН и АКБ при дальней-
ших термических превращениях способны генери-
ровать дополнительное количество газообразных 
продуктов, в результате чего при максимальной 
степени превращения всех исследуемых асфаль-

тенов суммарный выход газа в продуктах их сту-
пенчатого термолиза будет сопоставим. Суммар-
ное содержание масел в продуктах термолиза АЗН 
и АКБ практически равное и составляет 31.4 и 
31.9 мас. %. соответственно, тогда как для АУН не 
превышает 24 мас. %. Эти данные коррелируют с 
количеством нафтеновых колец и алкильных фраг-
ментов в средних молекулах исследуемых асфаль-
тенов (рис. 5). Очевидно, их высокое содержание 
способствует увеличению выхода масел в процессе 
ступенчатого термолиза асфальтенов. Кроме того, 
наблюдается некоторое соответствие между выхо-
дом масел и содержанием гетероатомов в составе 
асфальтенов. Это объясняется тем, что энергия раз-
рыва ковалентных связей С–Het и Het–Het (Het – 
гетероатом) в неароматических структурах гораздо 
ниже по сравнению с С–С. В результате асфальте-
ны, обогащенные гетероатомами, обладают повы-
шенной реакционной способностью в термических 
процессах с образованием значительных количеств 
низкомолекулярных компонентов.

Обращает на себя внимание сходное суммарное 
содержание смол в продуктах термолиза АКБ и 
АУН (20.2 и 21.4 мас. % соответственно) и прак-
тически равное количество ароматических колец 
в структуре их средних молекул (9.9 и 9.4 ед. со-
ответственно). При этом в процессе ступенчатого 
термолиза АЗН образуется в 2 раза меньше смоли-
стых веществ, а Ка в их средней молекуле состав-
ляет 15.3 ед. Возможно, повышенное содержание 
ароматических колец в молекулах асфальтенов 
способствует снижению выхода смол термолиза за 
счетобразования дополнительных количеств «кок-
са», наибольшее содержание которого обнаружено 

Рис. 4. Кумулятивный выход продуктов ступенчатого 
термолиза асфальтенов до 290°С.

Рис. 5. Структурно-групповые параметры исходных 
асфальтенов.
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именно в продуктах ступенчатого термолиза АЗН 
(47.7 мас.  %). Однако, несмотря на практически 
равное значение Ка для средних молекул АКБ и 
АУН, доля «кокса» в продуктах их термолиза раз-
лична и составляет 31.1 и 42.1 мас. %. Очевидно, 
что в случае с АКБ решающую роль играет богатое 
алкильное обрамление их молекул, которое пре-
пятствует образованию коксоподобных продуктов 
и обусловливает их наименьший выход.

Полагая, что разрушение нафтеновых циклов 
и алифатических фрагментов в молекулах асфаль-
тенов обусловливает образование низкомолеку-
лярных продуктов (НМП) – газа, масел и смол, а 
ароматические структуры ответственны за форми-
рование высокомолекулярных продуктов (ВМП) –  
вторичных асфальтенов и «кокса» представляет ин-
терес оценка влияния отношения (fн+fп)/fa на отно-
шение НМП/ВМП на каждой ступени термолиза. 
С увеличением температуры термолиза асфальте-
нов наблюдается закономерное увеличение соот-
ношения НМП/ВМП (рис. 6), свидетельствующее 
о повышении вклада газа, масел и смол в состав 
продуктов деструкции, и снижение соотношения 
(fн+fп)/fa (рис. 7). Однако характер изменения сопо-
ставляемых величин на первых двух ступенях тер-
молиза различен, что указывает на отсутствие пря-
мой зависимости состава продуктов деструкции 
асфальтенов от распределения атомов углерода в 
структуре их молекул. Следовательно, термическая 
стабильность и реакционная способность асфаль-
тенов до 230°С в большей степени зависят не от 
структуры углеродного скелета молекул, а от коли-

чества в их составе лабильных серо- и кислород-
содержащих структурных фрагментов, склонных 
разрушаться при низких температурах [33].

Обратная картина наблюдается на третьей сту-
пени термолиза, где значения параметра (fн+fп)/fa  
асфальтенов после 230°С в ряду АЗН → АКБ → 
АУН изменяются аналогично изменению отноше-
ния НМП/ВМП при 290°С. Это указывает на доми-
нирующее влияние структуры углеродного скелета 
на состав продуктов термодеструкции. Вероятно, 
при 290°С значительным становится разрушение 
не только гетероатомных, но и многих насыщен-
ных углеводородных структур.

Состав продуктов флэш-пиролиза «кокса», 
полученного в процессе термолиза асфальтенов 
при 290°С. В связи с тем, что основными продук-
тами термолиза асфальтенов на третьей ступени 
являются нерастворимые коксоподобные вещества, 
представляет интерес оценка их термической ста-
бильности и реакционной способности при более 
высоких температурах. На примере низкотемпера-
турного «кокса», полученного в процессе термоли-
за АУН при 290°С, проведен его последовательный 
ступенчатый флэш-пиролиз при температурах 500 
и 750°С. Анализ состава продуктов термодеструк-
ции «кокса» показал, что при 500°С образуются 
значительные количества низкомолекулярных сое-
динений, в составе которых присутствуют ацикли-
ческие, нафтеновые и ароматические углеводоро-
ды (табл. 3).

Большую часть идентифицированных соедине-
ний (65.4 отн.  %) составляют ациклические угле-

Рис. 6. Изменение отношения НМП/ВМП в процессе 
ступенчатого термолиза асфальтенов.

Рис. 7. Изменение отношения (fн+fп)/fa в процессе сту-
пенчатого термолиза асфальтенов.
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водороды с преобладанием в них алканов. Это 
подтверждает наличие в структуре коксоподобных 
продуктов термолиза значительного количества на-
сыщенных фрагментов, которые при 500°С подвер-
гаются интенсивной деструкции. При повышении 
температуры флэш-пиролиза в составе летучих 
продуктов резко меняется соотношение ацикли-
ческих и ароматических компонентов. В продук-
тах термодеструкции«кокса»при 750°С более чем 
в 2 раза повышается содержание ароматических 
углеводородов, среди которых преобладают моно-
циклические арены (55.8 отн. %). Таким образом, 
нерастворимые продукты термолиза асфальтенов 
при 290°С имеют в своей структуре значительное 
количество алифатических фрагментов, и способ-
ны генерировать широкий набор низкомолекуляр-
ных компонентов при повышенных температурах.

ВЫВОДЫ
В настоящей работе впервые исследованы тер-

мические превращения асфальтенов тяжелых не-
фтей методом ступенчатой термодеструкции в ус-
ловиях, позволяющих учитывать различия энергий 
связей в молекулах асфальтенов и минимизировать 
протекание вторичных реакций между образующи-
мися продуктами. Получены новые данные о вли-
янии состава и структуры нефтяных асфальтенов 
на их стабильность и реакционную способность в 
термических процессах. Основные результаты ис-
следования отражены в нижеследующих выводах:

1)	 в процессе ступенчатого термолиза до 
290°С конверсия асфальтенов превышает 90% с 
образованием более 50 мас.  % низкомолекуляр-
ных компонентов, что необходимо учитывать при 
разработке новых и оптимизации существующих 
процессов переработки тяжелого углеводородного 
сырья;

2) последовательный ступенчатый термолиз ас-
фальтенов при 120 и 230°С приводит к увеличению 

средней молекулярной массы их молекул в 1.3– 
1.6 раза за счет реакций рекомбинации макроради-
калов, активные центры которых локализованы на 
алифатических заместителях; асфальтены, облада-
ющие повышенным числом атомов углерода в ал-
кильных фрагментах молекул, склонны к наиболь-
шему возрастанию молекулярной массы;

3) в процессе ступенчатого термолиза асфаль-
тенов увеличивается их ароматичность и снижа-
ется содержание углерода в насыщенных структу-
рах; содержание атомов углерода в ароматических 
(47–48 отн.  %), нафтеновых (47–49 отн.  %) и па-
рафиновых (4–5 отн.  %) фрагментах после 230°С 
практически одинаковое во всех исследуемых ас-
фальтенах и не зависит от состава и структуры их 
исходных молекул;

4) увеличение в структуре молекул асфальтенов 
содержания гетероатомов, а также числа насыщен-
ных циклов и атомов углерода в алифатических 
фрагментах способствует увеличению выхода ма-
сел в процессе ступенчатого термолиза асфальте-
нов до 290°С, но не оказывает влияния на выход 
газообразных продуктов; асфальтены, имеющие 
в структуре молекул наибольшее количество аро-
матических циклов, склонны генерировать мини-
мальное количество смолистых веществ за счет 
наибольшего образования коксоподобных продуктов;

5) реакционная способность асфальтенов до 
230°С определяется количеством в их составе ла-
бильных серо- и кислородсодержащих фрагментов, 
склонных разрушаться при данной температуре, 
при этом ключевую роль играет деструкция кисло-
родсодержащих структур; при температурах выше 
230°С реакционная способность и состав продук-
тов деструкции асфальтенов определяется главным 
образом структурой углеродного скелета их моле-
кул, в том числе распределением атомов углерода 
по ароматическим, нафтеновым и парафиновым 
фрагментам.

Таблица 3. Состав продуктов флэш-пиролиза «кокса»a, отн. %

Температура, °С Группа соединений
ациклические УВ нафтеновые УВ МАУ БАУ ТАУ ПАУ

500 65.4 5.3 22.7 4.0 2.2 0.4
750 28.7 1.5 55.8 11.1 1.9 0.8

a Ациклические углеводороды (УВ) – алкены и алканы; нафтеновые УВ – циклогексаны, терпаны и стераны; МАУ, БАУ, ТАУ,  
ПАУ – моно-, би, три, полициклические ароматические УВ соответственно.
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Количество нефтяных остатков увеличивается 
за счет снижения качества сырой нефти и увеличе-
ния содержания серы, несмотря на усовершенство-
вание процессов переработки. Обычно из-за высо-
кой вязкости и содержания серы тяжелые нефтяные 
остатка превращают в тяжелое дизельное топливо 
(ТДТ) путем нагревания и смешивания с дистил-
лятным нефтепродуктом (висбрекинг) [1]. Из-за 
нежелательных побочных эффектов при сжигании 
ТДТ необходима разработка экологически безопас-
ных технологий, таких как газификация. Газифи-
кация – термохимический процесс, при котором 
углеродсодержащие материалы превращаются в 
синтез-газ с использованием воздуха или кислоро-
да. Очищенный синтез-газ состоит в основном из 
CO и H2, а также из небольшого количества CO2, 
H2O, CH4 и других легких углеводородов [2]. Эф-
фективность газификации зависит от свойств сы-
рья, геометрии газификатора, температуры и дав-
ления газификации, а также от рабочих условий, 

таких как газифицирующий агент и соотношение 
компонентов. Во многих исследованиях изучалось 
влияние вышеупомянутых параметров на характе-
ристики газификации различного сырья, особенно 
биомассы и угля, экспериментально [3] или путем 
моделирования [4]. Моделирование процесса гази-
фикации может быть альтернативным средством 
прогнозирования производительности газифика-
тора, поскольку экспериментальные исследования 
технически трудны и дороги. Целью моделиро-
вания газификации является расчет состава и те-
плотворной способности синтез-газа, эффективно-
сти газификации и эксергии, а также определение 
оптимального режима работы газогенератора [5]. 
Различные исследования выполняются моделиро-
ванием газификации небольшого количества ТДТ 
с использованием метода фазового равновесия [6]. 
Более 25% продукции иранских нефтеперерабаты-
вающих заводо(в) – это мазут, который использует-
ся для производства электроэнергии, топлива мор-
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ского транспорта и других отраслей [7]. Благодаря 
высокой производительности мазут потенциально 
может быть использован в интегрированной гази-
фикации в комбинированном цикле для получения 
непосредственно синтез-газа или для производства 
химических реагентов. В настоящей работе была 
изучена газификация мазута при различных рабо-
чих условиях на основе минимизации свободной 
энергии Гиббса и использования программы моде-
лирования Aspen Plus. Определены рабочие харак-
теристики газификации для таких агентов газифи-
кации, как кислород, воздух и пар.

ПОДХОД К МОДЕЛИРОВАНИЮ
Свойства топлива. Для моделирования процес-

са газификации необходимы и важны химические 
и физические свойства мазута, которые определя-
ют экспериментально в лабораторных условиях. 
В табл. 1 представлены свойства мазута Тегеран-
ского НПЗ в соответствии со стандартом ASTM-D 
(ASTM). 

Моделирование с использованием програм-
мы моделирования Aspen Plus. Моделирование 
процесса газификации проводили с использовани-
ем Aspen Plus. В модели сделаны следующие допу-
щения: 1) синтез-газ состоит из H2, CO, CO2, H2O, 
CH4, C2H4, и N2; 2) газификатор работает в стаци-
онарном режиме, при постоянном давлении, в ади-
абатическом режиме. Модель газификатора осно-
вана на минимизации свободной энергии Гиббса 
и состоит из четырех основных частей, блок-схема 
которых показана на рис. 1. В блоке первичного 
разложения мазут предполагается состоящим из 
элементарных соединений, например, H2, N2, S, 
H2O и C (углерод) в соответствии с массовым ба-
лансом и результатами анализа, представленны-
ми в табл. 1. Путем термического разложения при 
постоянной температуре 500 K [8] эти соедине-
ния превращаются в летучие вещества (такие как 
H2, H2O, CH4, N2, NH3, H2S, CO и CO2) и уголь в 
блоке пиролиза. На следующем этапе процессы ча-
стичного сгорания и газификации моделируются 
путем добавления агентов газификации (воздуха, 
кислорода и пара) в блок сгорания. Наконец, такие 
побочные продукты как синтез-газ и зола разделя-
ются в блоке сепарации. Молекулярная формула 
мазута: C33H51O0N0.007S0.0198.

Энергетическое моделирование газифика-
ции. Высшая теплота сгорания (ВТС) и эффектив-
ность по холодному газу (ЭХГ) являются важны-
ми параметрами для оценки энергии газификации. 
ВТС продуктов рассчитывается на основе состава 
отходящего синтез-газа в стандартном состоянии 
следующим образом [9]:

Таблица 1. Физические и химические свойства мазута 
Тегеранского НПЗ

Физические свойства
Температура вспышки ˃ 65°C

Температура застывания < 3.5°C
Удельный вес 0.9714 г/см3/15.6°C

Вязкость 377.8 мм2/с (cСт)/50°C
Плотность 0.9457 г/мл/50°C

Химические свойства
Элементный анализ

Углерод 87.3 мас.%
Водород 11.3 мас.%

Сера 1.36 мас.%
Азот 0.02 мас.%
Зола 0.02 мас.%

Кислород 0.00 мас.%
Технический анализ 

Углеродистый остаток 14.1 мас.%
Общее  содержание серы 1.36 мас.%

Зола 0.02 мас.%
Содержание воды < 0.05 мас.%

Низшая теплота сгорания 
(НТС) 40.62 МДж/кг

Высшая теплота сгорания  
(ВТС) 43.02 МДж/кг

Сырой 
синтез-газ

Рис. 1. Блок-схема модели газификатора в ASPEN Plus.

(1)

где концентрации компонентов выражены в моль-
ных долях, а теплота сгорания – в МДж/Нм3. ЭХГ 
(%) определяется как отношение энергии получа-
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емого газа к энергии мазута согласно следующей 
формуле [9]:

где Н, S, и ek
CH – энтальпия, энтропия, мольная доля 

и стандартная химическая эксергия k-го компонен-
та, соответственно. Значения стандартной химиче-
ской эксергии для различных компонентов являют-
ся справочными данными [10].

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Проверка модели. Оценка точности результа-

тов модели, состав синтез-газа и его значение ВТС 
проводились в сравнении с экспериментальными 
результатами М. Ashizawa [11]. Водно-битумная 
эмульсия представляет собой смесь 30% воды и 
70% битума (Orinoco Tar), и ее свойства очень 
близки к свойствам ТДТ (табл. 2).

Результаты разработанной модели хорошо согла-
суются с экспериментальными данными (табл. 3),  
поэтому модель подходит для расчета рабочих па-
раметров газификации тяжелого мазута.

Параметрическое исследование. Цель дан-
ного исследования – изучение возможности гази-
фикации мазута (табл. 1) для производства элек-
троэнергии и/или для химического производства. 
Типичные рабочие условия процесса газификации 
для расхода мазута 10 кг/ч представлены в табл. 4.

(3)

Таблица 2. Свойства водно-битумной эмульсии [11]
Полный анализ Технический анализ

Углерод 84.28 мас.% Кокс 12.84 мас.%
Водород 10.33 мас.% Общее количество серы 2.81 мас.%
Сера 3.95 мас.% Зола 0.18 мас.%
Азот 0.64 мас.% Содержание воды 28.8 мас.%
Кислород 0.55 мас.% НТС 29.76 МДж/кг
Зола 0.25 мас.%

Таблица 3. Сравнение результатов модели с экспериментальными данными М. Ashizawa [11]
Рабочие условия

Соотношение компонентов (СК) 0.4
Давление в газогенераторе 18.75 атм
Состав синтез-газа, об. % Экспериментальные Модельные

CO 38.7 42.56
H2 39.4 38.38
H2O 11.85 12.52
CO2 8.67 5.71
CH4 0.08 0.05
Другое 0.38 0.78
ВТС 9.5–10.5 МДж/Нм3 10.29 МДж/Нм3

Среднеквадратичная ошибка ‒ 2.05

(2)

где νgas – удельный объем синтез-газа при нормаль-
ных условиях.

Эксергетическое моделирование газифика-
ции. Для оценки термодинамических характери-
стик газогенератора представлен анализ эксергии 
газификации мазута для различных агентов. Экс-
ергетический КПД определяется следующим обра-
зом [10]:

где E – эксергия каждого потока, которая может 
быть выражена суммой физических и химических 
эксергий. Расчет физической эксергии (Eph) и хи-
мической эксергии (Ech) для многокомпонентных 
газов производится следующим образом [10]:

(4)

(5)
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Влияние газифицирующих агентов. На рис. 2 и 3 
представлено влияние отношений воздуха к топли-
ву (Воздух/Т), кислорода к топливу (O2/Т) и соот-
ношения компонентов (СК) на состав синтез-газа, 
температуру газификации, значения ВТС и ЭХГ. 
СК определяется следующим образом:

O2/Т и Воздух/Т. Как и ожидалось, увеличение со-
отношения компонентов приводит к увеличению 
температуры газификации и отрицательно влияет 
на ВТС и ЭХГ из-за протекания реакций горения. 
Этот факт согласуется с литературными данными 
по газификации различного сырья [13].

На рис. 4 представлен состав синтез-газа в за-
висимости от массового соотношения пара к то-
пливу при постоянной температуре газогенератора 
1100°C. Газификация мазута паром исследуется 
при постоянной температуре, поскольку увеличе-
ние количества пара приводит к снижению темпе-
ратуры газификации. Кроме этого, на рис. 4 вид-
но, что с увеличением соотношения пар/топливо 
уменьшается доля H2+CO в основном за счет зна-
чительного снижения содержания СО. Данный 
факт описывается в литературе для другого анало-
гичного сырья [14].

На рис. 5 представлены зависимости состава 
синтез-газа и ВТС газификации мазута от природы 
газифицирующего агента (воздух, кислород и пар). 
Видно, что в случае кислородной газификации со-
держание синтез-газа и ВТС в 2 раза выше, чем при 
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Рис. 2. Влияние соотношения компонентов и массового отношения агента к топливу на состав синтез-газа: кислород (a) 
и воздух (б).

Таблица 4. Рабочие условия процесса газификации

Параметры Топливо Агент 1 Агент 2 Агент 3
Мазут Кислород Воздух Пар

Массовый расход, кг/ч 10 8–20 30–100 1–30
Стехиометрический массовый расход, кг/ч – 3.25 14.12 –
Температура на входе, K 370 400 400 600
Давление газификации, бар 5

(6)

На рис. 2 мольные доли компонентов син-
тез-газа представлены как функция от СК, O2/Т и 
Воздух/Т. Установлено, что для кислородной га-
зификации оптимальным СК является 0.36, после 
которого концентрация СО2 и Н2О увеличивается 
и приближается к области горения, что отображено 
в литературе для другого сырья [12]. Для газифика-
ции воздухом оптимальное СК составляет 0.37, при 
котором мольная доля газа состава H2+CO дости-
гает 43%. При газификации воздухом азот являет-
ся инертным разбавителем и снижает температуру 
газификации. 

На рис. 3 показано, как температура газифика-
ции, ВТС и ЭХГ изменяются в зависимости от СК, 



НЕФТЕХИМИЯ  том 61  № 2  2021

188 HAMIDREZA FARSHI FASIH и др.

использовании воздушной газификации. Напри-
мер, ВТС при оптимальных рабочих условиях со-
ставляет 13 МДж/Нм3, что свидетельствует о том, 
что мазут подходит для использования в качестве 
сырья на электростанции с комбинированным ци-
клом интегрированной газификации (КЦИГ) мощ-
ностью 500 МВт [15]. В случае паровой газифи-
кации был получен синтез-газ хорошего состава, 
однако, необходимо использование других агентов. 
Данный тезис будет подробнее рассмотрен в разде-
ле «Разбавление паром».

Влияние давления. На рис. 6 представлена зави-
симость состава синтез-газа, температуры и ВТС 
от давления газификации в диапазоне от 1 до 50 
бар для оптимальных значений СК и O2/Т, которые 
составляли 0.36 и 1.36, соответственно. Состав 
синтез-газа нанесен на график в логарифмических 

координатах из-за незначительных изменений зна-
чений. Видно, что с увеличением давления содер-
жание CO2, CH4 и H2O увеличивается, а содержание 
CO и H2 немного уменьшается при приблизитель-
но постоянном соотношении H2/CO. Повышение 
давления приводит к увеличению температуры и 
ВТС из-за увеличения CH4, несмотря на снижение 
скорости образования CO и H2, что можно объяс-
нить принципом Ле-Шателье [16]. Таким образом, 
давление не оказывает существенного влияния на 
показатели газификации, однако в литературе реко-
мендуют использовать газификатор под давлением 
(до 50 бар для КЦИГ и химического производства) 
из-за меньшего размера аппарата и экономических 
соображений [5].

Разбавление паром. Для химического производ-
ства важным параметром является соотношение 
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H2/CO, минимальное значение которого должно 
быть больше единицы [17]. На рис. 7 представлена 
зависимость H2/CO от соотношения компонентов 
для кислородной и воздушной газификации в со-
ответствии с составом синтез-газа на рис. 2. При 
оптимальных рабочих условиях максимальное со-
отношение H2/CO не превышает 0.75, из чего сле-
дует, что добавление водяного пара может способ-
ствовать большему производству водорода [2].

В данной работе исследовали влияние разбав-
ления паром на содержание H2 и CO, температуру 
газификации, ВТС и ЭХГ при кислородной и воз-
душной газификации. Все расчеты проводились 
при следующих параметрах: соотношения O2/Т и 
Воздух/Т варьировались в пределах 0.8–1.6 и 3.0–
9.0 соответственно, соотношение Пар/Т составля-
ло 1.0–3.0, рабочее давление газификации состав-
ляло 5 бар.

На рис. 8 показано распределение температуры 
газификации в зависимости от соотношения Пар/Т 
для газификации кислородом и воздухом. Видно, 
что использование водяного пара в качестве гази-
фицирующего агента приводит к снижению тем-
пературы газификации. При увеличении Пар/Т 
температура практически не изменяется при более 
низких значениях O2/Т и Воздух/Т, однако резко 
снижается при более высоких значениях этих от-
ношений, что можно объяснить изменением хи-
мической активности гомогенных и гетерогенных 
реакций [18].

На рис. 9 представлена зависимость содержания 
H2 и CO от количества использованного пара в ка-
честве дополнительного газифицирующего агента 

при кислородной и воздушной газификации в су-
хих условиях. При постоянных значениях O2/Т и 
Воздух/Т увеличение содержания пара приводит к 
увеличению доли H2 и максимум достигается при 
оптимальных условиях газификации. Сравнение 
данных рис. 2 и 9 демонстрирует, что разбавление 
водяным паром играет важную роль в образовании 
H2. Например, при оптимальных условиях (соотно-
шениях Пар/Т = 3, O2/Т = 1.17 и Воздух/Т = 5.5) 
доля H2 увеличивается на 33% и 61% при кисло-
родной и воздушной газификации, соответственно. 
Кроме того, при постоянном значении O2/Т или 
Воздух/Т увеличение содержания пара приводит к 
уменьшению доли CO, что более значительно, чем 
при снижении значений O2/Т или Воздух/Т.

На рис. 10 представлено влияние разбавления 
паром на H2+CO и H2/CO при кислородной и воз-
душной газификации. Показано, что для кисло-
родной газификации увеличение содержания пара 
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Рис. 7. Зависимость H2/CO от соотношения компонен-
тов для кислородной и воздушной газификации. 

Рис. 6. Зависимость состава синтез-газа от давления (а) и температуры (б) газификации.
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Рис. 8. Зависимость температуры кислородной и воздушной газификации от соотношения Пар/Т: (а) – в случае кислорода; 
(б) – в случае воздуха.

Рис. 9. Зависимость распределения H2 и CO при кислородной и воздушной газификации от соотношения Пар/Т: (а) – гази-
фикация кислородом; (б) – газификация воздухом; (в) – смесь кислород–СО; (г) – смесь воздух–СО. 

приводит к уменьшению доли H2+CO, тогда как 
при воздушной газификации доля H2+CO остает-
ся постоянной за исключением диапазона Пар/Т =  
= 4.0–6.0, в котором доля H2+CO немного снижа-
ется. Кроме того, при увеличении Пар/Т значение  
H2/CO превышает единицу. При этом более высо-
кие значения H2/CO достигаются при меньших зна-
чениях O2/Т и Воздух/Т и больших Пар/Т.

На рис. 11 представлено влияние разбавления 
паром на ВТС и ЭХГ при кислородной и воздуш-
ной газификации. Показано, что при воздушной 
газификации разбавление паром не оказывает зна-
чительного влияния на ВТС и ЭХГ. Кроме того, 
максимальная ЭХГ достигается при наименьшем 
отношении O2/Т и Воздух/Т во всем диапазоне 
Пар/Т.



НЕФТЕХИМИЯ  том 61  № 2  2021

191ГАЗИФИКАЦИЯ ТЯЖЕЛОГО НЕФТЯНОГО ТОПЛИВА

Рис. 11. Влияние соотношения Пар/Т на ВТС и ЭХГ при кислородной и воздушной газификации: (а) – кислород–ВТС;  
(б) – воздух–ВТС; (в) – кислород–ЭХГ; (г) – воздух–ЭХГ.
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Рис. 10. Зависимость распределения Н2+СО и Н2/СО при кислородной и воздушной газификации от соотношения Пар/Т: 
(а) – в случае кислород–Н2+СО; (б) – в случае воздух–Н2+СО; (в) – в случае кислород–Н2/СО; (г) – в случае воздух–Н2/СО.
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Таблица 5. Оптимальные условия газификации мазута для различных двухкомпонентных агентов
Оптимальные условия

Мазут, кг/ч O2/Воздух, кг/ч Пар, кг/ч
Кислородно-паровая газификация 10 11–15 10–30(1.1 < O2/Т < 1.5 – 1.2 < Пар/Т < 3.0)
Воздушно-паровая газификация 10 50–80 10–30(5.0 < Воздух/Т < 8.0 – 1.0 < Пар/Т < 3.0)

Рис. 12. Моделирование газификации мазута при ис-
пользовании кислородно-паровой и воздушно-паровой 
смесей, Пар/Т = 2.2 и СК = 0.375.

Рис. 13. Изменение эксергетического КПД и эксергии 
синтез-газа в зависимости от соотношения компонентов 
для кислородной и воздушной газификации. 

Практические выводы. Несмотря на то, что 
использование водяного пара приводит к сниже-
нию температуры газификации, моделирование 
и экспериментальные исследования газификации 
мазута показывают, что для полной газификации 
требуется минимальная температура газификации –  
почти 1100 K [14, 19]. Кроме того, при определен-
ном значении Пар/Т соотношение H2/CO превыша-
ет единицу. По этим двум причинам, на основании 
данных рис. 8 и 10 определены пределы соотно-
шений O2/Т, Воздух/Т и Пар/Т. Следовательно, 
массовые расходы газифицирующих агентов кис-
лород-пар и воздух-пар могут определяться путем 
моделирования газификации мазута. Оптимальные 
диапазоны агентов кислород-пар и воздух-пар для 
газификации мазута (10 кг/ч) приведены в табл. 5. 

На рис. 12 представлены результаты моделиро-
вания газификации мазута при следующих услови-
ях: Пар/Т = 2.2 и СК = 0.375. При сравнении данных 
рис. 5 и 12 видно, что при использовании двух-
компонентных агентов увеличивается содержание 
водорода и соотношение H2/CO при аналогичных 
значениях СК и Пар/Т. Однако использование пара 
в газификации не оказывает благоприятного вли-

яния на H2+CO, ВТС и ЭХГ. Таким образом, воз-
душно-паровая и кислородно-паровая газификация 
более эффективны для получения синтез-газа для 
химического производства, например, чистого во-
дорода, метанола, этанола и т.д.

Эксергетический анализ. На рис. 13 представ-
лено изменение эксергетического КПД и эксергии 
синтез-газа в зависимости от СК для кислородной 
и воздушной газификации. Установлено, что уве-
личение соотношения компонентов приводит к 
снижению эксергии синтез-газа. Видно, что эксер-
гетический КПД резко снижается при воздушной 
газификации и практически не изменяется в случае 
кислородной газификации. При оптимальных ус-
ловиях эксергетический КПД достигает 75 и 55% 
для кислородной и воздушной газификации, соот-
ветственно. 

На рис. 14 видно, что разбавление паром не ока-
зывает значительного влияния на эксергетический 
КПД для кислородной и воздушной газификации.

Таким образом, для оценки эффективности 
процесса газификации мазутного сырья было про-
ведено комплексное исследование. Расчет термо-
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динамически равновесных состояний проводили 
методом минимизации свободной энергии Гиббса. 
Исследовано влияние природы газифицирующего 
агента (кислород, воздух и пар) и давления гази-
фикатора на рабочие параметры для различных ус-
ловий эксплуатации. Установлено, что давление не 
оказывает существенного влияния на основные по-
казатели газификации. В определенном диапазоне 
воздушно-паровая и кислородно-паровая газифи-
кация эффективны для получения водорода. Более 
высокие значения H2/CO были получены при более 
низких значениях O2/Т и Воздух/Т и более высоких 
Пар/Т. Кроме того, при постоянном соотношении 
Воздух/Т или O2/Т в оптимальных условиях ис-
пользование пара в качестве второго агента гази-
фикации приводит к снижению температуры гази-
фикации и не оказывает значительного влияния на 
ВТС, ЭХГ и эксергетический КПД.
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Термический крекинг C5-деасфальтированной нефти (C5-ДАН) проводили в реакторе периодического 
действия при температуре 410°C в отсутствие и при наличии газообразного H2 и катализаторов. Во время 
термического крекинга C5-ДАН образовался кокс, хотя в исходной реакционной смеси не содержалось 
асфальтенов. Присутствие Н2 в термическом процессе мешает образованию асфальтенов и снижает выход 
кокса. Наличие дисперсного катализатора приводит к ингибированию превращений смол в более тяжелые 
фракции и способствует незначительному выходу асфальтенов (менее 1 мас. %) без образования кокса 
даже в условиях высокой конверсии. Основная функция катализатора заключается в облегчении реакций 
гидрирования и стабилизации свободных радикалов, что в результате ингибирования образования кокса 
приводит к получению жидких продуктов. Следовательно, качество продукта, с точки зрения соотноше-
ния водорода к углероду и содержания микроуглеродистого остатка и серы, в результате каталитического 
гидрокрекинга повысилось.

Ключевые слова: C5-деасфальтированная нефть, гидрокрекинг, дисперсный катализатор, молибденсо-
держащий прекурсор, MoS2, кокс
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Исследования и разработки в области перера-
ботки тяжелой нефти в последнее время привле-
кают значительное внимание, поскольку спрос на 
высококачественное жидкое топливо вырос и в то 
же время увеличился объем некачественной сырой 
нефти [1–5]. Среди компонентов тяжелого нефтя-
ного сырья гудрон, образующийся в нижней части 
вакуумной ректификационной колонны в процессе 
нефтепереработки, содержит относительно боль-
шую долю асфальтенов, серы, азота и металлов 
(никель и ванадий) [6–7]. Асфальтены, самая тя-
желая и самая полярная фракция тяжелых нефтей, 
ограничивают процесс переработки тяжелой нефти 
вследствие образования отложений, приводящих к 
агрегации и деактивации катализатора [8–14], что 
негативно сказывается на стоимости процесса [15]. 

В [7] сообщается, что качество сырья снижается 
с увеличением содержания асфальтенов. Так, при 

проведении гидрокрекинга реакционных смесей с 
высоким содержанием асфальтенов, выход кокса 
значительно увеличивается одновременно со сни-
жением выхода жидкого продукта. В то же время 
исходные реакционные смеси с низким содержа-
нием асфальтенов показывают более высокую спо-
собность к гидрокрекингу (увеличение градусов 
API) и удалению примесей (серы и металла), чем 
реакционные смеси с высоким содержанием ас-
фальтенов [16]. Кроме того, выделенные асфаль-
тены были подвергнуты термической обработке 
для выяснения поведения молекул асфальтенов 
[17–21]. Асфальтены легко превращались в кокс 
вследствие деалкилирования алифатических цепей 
при термолизе, что привело к полному расходова-
нию водорода и обогащению углерода. Таким обра-
зом, удаление асфальтенов из тяжелого нефтяного 
сырья – эффективное решение части проблем, свя-
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занных с процессом переработки тяжелой нефти и 
повышением качества жидких продуктов.

Процесс деасфальтазации нефти растворителем 
облегчает ее дальнейшее извлечение из гудрона 
благодаря удалению асфальтенов и тяжелых смол 
(нерастворимых в растворителях для деасфальтиза-
ции), что приводит к удалению металлов и серы из 
исходного сырья, содержащего асфальтены. В [16, 
22–24] сообщается, что гидрокрекинг ДАН обыч-
но выполняется с использованием гетерогенных 
катализаторов, таких как Co–Mo–Ni/Al2O3. ДАН 
проявила более высокую активность при гидрокре-
кинге, чем гудрон, но кокс по-прежнему образо-
вывался из смол и ароматического сырья во время 
ее гидрокрекинга в присутствии катализатора Ni–
Mo/Al2O3 [23]. Кроме того, продукты, полученные 
в результате гидрокрекинга ДАН в присутствии 
катализаторов NiMoS/Al2O3 и NiMoS-TiO2-USY, 
были дистиллированы на пять фракций (бензин, 
керосин, газойль, вакуумный газойль и смолы) и 
охарактеризованы методом газовой хроматогра-
фии с атомно-эмиссионной спектроскопией, чтобы 
оценить эффективность гидрокрекинга, определив 
распределение в продуктах атомов C, S и N [24].

В предыдущих исследованиях эффективность 
гидрокрекинга ДАН оценивали, исходя из изме-
нения перегнанных фракций в жидких продуктах; 
однако это изменение не указывает на изменение 
химической структуры продуктов или роли катали-
заторов и H2. Кроме того, хотя гидрокрекинг ДАН 
на коммерческих гетерогенных катализаторах про-
текал легче, чем гидрокрекинг гудрона, благодаря 
удалению асфальтенов, кокс, тем не менее, обра-
зовывался во время процесса гидрокрекинга ДАН 
на дезактивированном катализаторе. В данном ис-
следовании для изучения и контроля образования 
кокса при гидрокрекинге реакционной смеси, не 
содержащей асфальтенов, использовали дисперс-
ный прекурсор – октаноат молибдена.

В данной работе проведен термический крекинг 
и некаталитический гидрокрекинг C5-ДАН для вы-
яснения воздействия H2 по сравнению с N2. Тен-
денция к агрегации смол в ДАН после некаталити-
ческого гидрокрекинга была исследована методом 
рентгеноструктурного анализа (РСА) асфальтенов 
и кокса. Каталитический гидрокрекинг C5-ДАН 
также проводили в полупериодическом реакторе 
для определения роли прекурсора – октаноата мо-

либдена. Каталитический гидрокрекинг сравнили 
с некаталитическим с точки зрения активности в 
процессе гидрокрекинга, качества продуктов и рас-
пределения предельных углеводородов, ароматиче-
ских нефтепродуктов, смол и асфальтенов (SARA). 
SARA-анализ указывает на изменение химической 
структуры продуктов, полученных в результате не-
каталитического и каталитического гидрокрекин-
гов, что способствует глубокому пониманию роли 
катализатора.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНЫЕ ДАННЫЕ
Разделение реакционной смеси C5-ДАН и 

продуктов реакции. Фракцию C5-ДАН отделили 
от гудрона, предоставленного корпорацией Hyundai 
Oilbank Corporation (Корея), применив метод экс-
тракции растворителем н-пентаном, и использова-
ли ее в качестве исходной реакционной смеси. Схе-
ма метода разделения показана на рис. 1. Методы 
разделения C5-ДАН были такими же, как и мето-
ды, упомянутые в нашем предыдущем исследова-
нии [6]. Свойства C5-ДАН и гудрона приведены в  
табл. 1. Гудрон продемонстрировал высокую кон-
центрацию асфальтенов (25 мас. %). Методом экс-
тракции растворителем из гудрона было удалено 
90.3% асфальтенов; получена высококачествен-
ная C5-ДАН с низким содержанием асфальтенов  
(2.4 мас. %). Это указывает на то, что метод экс-
тракции растворителем эффективно уменьшает 
количество микроуглеродистого остатка, N, S и ме-
таллов.

Эксперименты по крекингу. Термический и 
некаталитический гидрокрекинг C5-ДАН произ-
водили в реакторе периодического типа компании 
Parr объемом 100 мл в присутствии газов N2 и H2. 
В реактор было добавлено в общей сложности 20 г 
C5-ДАН, газ подавали при давлении 80 бар и тем-
пературе 80°C. Температуру повышали с 80°C до 
желаемой температуры реакции 410°C. Реакцию 
проводили в течение 0.5–12 ч при интенсивном  
перемешивании (1500 об./мин). Детальная проце-
дура проведения реакции была аналогична методу, 
упомянутому в нашем предыдущем исследова- 
нии [7].

Каталитический гидрокрекинг C5-ДАН прово-
дили в полупериодическом реакторе при давлении 
H2 110 бар и концентрации молибдена 1000 ppm 
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при использовании в качестве прекурсора октаноа-
та молибдена (15.4 мас. % молибдена; приобретено 
у Shepherd) при 410°C. Если в периодическом ре-
акторе давление не было постоянным, а уменьша-

лось из-за потребления H2 или увеличивалось из-за 
газообразования, то в полупериодическом реакто-
ре, напротив, давление реакции поддерживалось 
постоянным за счет непрерывного добавления H2 

Таблица 1. Свойства гудрона и сырья C5-ДАН
Свойства Гудрон C5-ДАН

Содержание элементов
H/C 1.45 1.61
N, мас. % 0.5 0.3
S, мас. % 5.9 4.3
Ni, wppm 72.3 11.1
V, wppm 309.1 50.6
Микроуглеродистый остаток, мас. % 23.3 11.1
C5-асфальтены, мас. % 25.0 0

Фракция имитированной дистилляции (мас. %)
Вакуумный газойль (343–524°C) 21.5 22.6
Остаток (524°C – температура выкипания) 78.5 77.4

SARA-распределение, мас. %
Насыщенные углеводороды 5.0 10.3
Ароматические нефтепродукты 51.8 68.4
Смолы 18.4 19.0
Асфальтены 24.8 2.4

Рис. 1. Процедура отделения кокса, асфальтенов и ДАН от продуктов реакции.
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через регулятор массового расхода. Давление реак-
ции было зафиксировано на уровне 110 бар с помо-
щью регулятора TESCOM. Объем H2, добавленный 
во время реакции, регистрировали для расчета рас-
хода H2.

Характеризация. Для точного исследования 
катализатор, диспергированный в жидком продук-
те, адсорбировали и концентрировали на активи-
рованном угле. После каталитического гидрокре-
кинга C5-ДАН в толуол добавляли смесь жидких 
продуктов (включая частицы молибдена) и акти-
вированного угля (Sigma-Aldrich), затем переме-
шивали при 300°C в атмосфере N2 в течение 1 ч в 
закрытом объеме. Твердое вещество отделяли от 
жидкости вакуумной фильтрацией и высушивали 
при температуре 110°C в течение ночи. Активиро-
ванный уголь с адсорбированными катализаторами 
изучали методами просвечивающей электронной 
микроскопии (ПЭМ, TEM; микроскоп Talos F200S) 
и рентгеновской фотоэлектронной спектроско-
пии (РФС, XPS; спектрометр Kratos AXIS NOVA 
с излучением AlKα) для определения морфологии 
активных частиц молибдена после реакции гидро-
крекинга. Были записаны РФС-спектры молибдена 
3d, энергия связи соответствовала энергии пика C 
1s (284.8 эВ).

Легкие углеводороды и оставшийся после ре-
акции H2 были проанализированы на газовом хро-
матографе с детектором по теплопроводности. 
Содержание микроуглеродистого остатка измеря-
ли с помощью тестера MCRT-160 в соответствии 
со стандартом ASTM D 4530-03. Содержание на-
сыщенных углеводородов, ароматических нефте-
продуктов, смол и асфальтенов ДАН было опре-
делено при помощи прибора SARA (IATROSCAN 
MK-6s) с колонкой Chromarod-S5. Для определе-
ния кривых дистилляции жидких продуктов была 
проведена имитированная дистилляция (SIMDIS) 
GC с использованием прибора Agilent GC 7890 
согласно стандарту ASTM 7169. Для определения 
содержания C, H, N и S, а также Ni и V в образ-
цах проведены элементный анализ (анализатор 
Thermo Scientific Flash EA-2000 Organic Elemental 
Analyzer) и атомно-эмиссионная спектрометрия с 
индуктивно-связанной плазмой (прибор ICP-AES; 
Thermo Scientific Flash iCap 7400 Duo). На спектро-
метре Bruker Avance 500 была сняты спектры 13C 
ЯМР.

ДАН растворяли в растворителе: дейтерохло-
роформ CdCl3 (99.8%, Sigma-Aldrich без тетраме-
тилсилана) с добавлением 0.1 М ацетилацетоната 
хрома(III) (Cr (acac)3, Sigma-Aldrich) в качестве ре-
лаксационного агента [25].

Рентегеноструктурный анализ (РСА) асфальте-
нов и кокса, образовавшихся в результате реакции, 
был проведен в дифрактометре высокой мощности 
Rigaku Ultima IV. Дифрактограммы (2θ = 6°–80°) 
регистрировали при комнатной температуре с ис-
пользованием излучения CuKα (λ = 1.5418 Å) 40 кВ 
и 40 мА при скорости сканирования 1 мин–1 с раз-
мером шага 0.02° (2θ). Рентгенограммы были сгла-
жены и развернуты в области 2θ = 8°–35° при по-
мощи программного обеспечения Peak Fit версии 
4.12 компании Systat Software, Inc (США). Макро-
структурные параметры асфальтенов и кокса, та-
кие как содержание ароматических углеводородов 
(fa-XRD), расстояние между соседними ароматиче-
скими π-системами (dm), средняя высота соединен-
ных ароматических π-систем, перпендикулярных 
плоскости π-системы (Lc) и количество аромати-
ческих π-систем в комплексном кластере (М) были 
рассчитаны с использованием уравнений (1)–(4), 
которые применялись в предыдущих исследовани-
ях [6, 26–28].

(1)

(2)

(3)

(4)

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Сравнительная активность термического 

крекинга и некаталитического гидрокрекинга 
C5-ДАН. Проведен ряд экспериментов по терми-
ческому крекингу и некаталитическому гидрокре-
кингу C5-ДАН в зависимости от времени реакции с 
целью выяснения влияния H2 на термический кре-
кинг C5-ДАН. Жидкая фракция была самым важ-
ным и ценным продуктом в процессе переработки 
нефти, количество которого уменьшалось по мере 
прохождения реакции в результате коксообразова-
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ния и при переходе к газовой фазе. Для определения 
степени перегонки жидкие продукты были разде-
лены на четыре фракции с различными интервала-
ми температуры кипения: бензин (начальная точка 
кипения 177°C), средний дистиллят (177–343°C), 
вакуумный газойль (343–524°C) и твердый остаток 
(524°C – температура выкипания).

В табл. 2 приводится информация о выходе 
жидкого продукта, глубокой переработке остатков, 
потреблении H2, имитированной дистилляции и 
SARA-анализе фракций жидких продуктов, полу-
ченных в результате термического крекинга, нека-
талитического и каталитического гидрокрекинга 
C5-ДАН в зависимости от времени реакции. Глубо-
кая переработка остатков и распределение жидких 
фракций, полученных в результате термического 
крекинга, были аналогичны тем, которые были по-
лучены при некаталитическом гидрокрекинге при 
таком же времени реакции. Из табл. 2 видно, что 
степень переработки остатков постоянно увеличи-
валась по мере увеличения времени реакции. Было 
также отмечено, что количество легких фракций, 
таких как бензин и средний дистиллят, увеличива-
ется, в то время как количество вакуумного газойля 
уменьшается с увеличением переработки остатков. 
Это указывает на то, что крекинг тяжелых нефтей 

на легкие фракции происходит за счет тепловой 
энергии, в то время как выход жидкого продукта, 
полученного в результате термического крекинга, 
был несколько ниже, чем результат некаталитиче-
ского гидрокрекинга при тех же условиях конвер-
сии. 

На рис. 2 показано распределение газа, деас-
фальтированной нефти, асфальтенов и кокса, по-
лученных в результате термического крекинга, не-
каталитического и каталитического гидрокрекинга 
C5-ДАН. Было отмечено, что кокс образовывался 
при термическом крекинге C5-ДАН, хотя в исход-
ной реакционной смеси не содержалось асфаль-
тенов. Как показано на рис. 2, при термическом 
крекинге выход кокса выше, чем при реакции нека-
талитического гидрокрекинга. Выход асфальтенов 
быстро увеличивается на начальном этапе реакции 
как при термическом крекинге, так и при неката-
литическом гидрокрекинге, а затем незначительно 
снижается за счет образования кокса из асфальте-
нов. При термическом крекинге выход асфальтенов 
увеличивался более резко, чем при некаталитиче-
ском гидрокрекинге, и снижался через 2 ч. Хорошо 
известно, что гидрокрекинг в суспензионной фазе 
протекает через свободнорадикальный термолиз 
[29, 30], что способствует конденсации полиаро-

Таблица 2. Экспериментальные данные, полученные при термическом крекинге, некаталитическом и каталитиче-
ского гидрокрекингах исходного сырья C5-ДАН при температуре 410°C

Реакция Термический крекинг Некаталитический  
гидрокрекинг

Каталитический  
гидрокрекинг

Время реакции, ч 1 1.5 2 4 1 2 4 8 1 4 8 12
Выход жидкого продукта, мас. %a 95.1 91.6 88.3 79.9 95.1 91.5 84.7 81.9 98.7 94.8 91.8 91.3
Глубокая переработка остатков, % 61.6 70.4 75.4 83.4 61.0 75.2 82.5 86.2 34.8 72.0 82.5 87.5
Потребление H2 на 1 г исходной  
реакционной смеси, мас. %

0 0 0 0 0.36 0.55 0.70 1.98 0.85 2.95 4.81 6.48

Фракции жидкого продукта, мас. %
Бензин, начальная точка кипения 177°C 8.0 9.9 11.1 16.6 10.3 14.4 19.1 24.1 4.7 10.9 18.4 16.6
Средний дистиллят, 177–343°C 20.7 24.9 26.5 28.4 19.1 25.7 27.5 27.8 8.5 23.2 30.5 34.1
Вакуумный газойль, 343–524°C 36.6 33.9 31.7 22.0 35.5 32.3 24.6 19.3 35.0 39.1 33.6 30.9
Остаток. 524°C – температура выкипания 29.8 22.9 19.1 12.9 30.2 19.2 13.5 10.7 50.4 21.7 9.4 9.7

SARA-фракции в ДАН, мас. %б

Насыщенные углеводороды нет нет нет Нет 14.5 15.5 10.6 8.3 15.6 29.8 28.6 26.9
Ароматические нефтепродукты нет нет нет Нет 57.9 54.9 54.1 54.6 75.8 58.4 57.0 57.9
Смолы нет нет нет Нет 18.3 14.2 10.4 9.4 7.3 6.3 4.4 4.1
Асфальтены нет нет нет Нет 1.0 2.0 1.9 1.4 0 0 1.4 1.8

a Выход жидкого продукта, мас. % = 100–выход кокса–выход газа.
б Нет = не указывается
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матических соединений, а также β-отщеплению 
алкильных заместителей. При каталитическом ги-
дрокрекинге ионы S, расположенные в углах и на 
ребрах кристаллической решетки в МoS2, могут 
легко заменяться H2, что приводит к образованию 
атомного водорода, в результате чего подавляется 
радикальная полимеризация [31, 32]. Также сооб-
щалось, что свободные радикалы углеводородов 
рекомбинируют с участием молекул H2 [30]. Хотя 
скорость переноса водорода при некаталитическом 

гидрокрекинге была меньше, чем при каталити-
ческом, некаталитический гидрокрекинг показал 
несколько лучшие результаты реакции с более 
низким выходом кокса, чем реакция термического 
крекинга, поскольку H2 привел к реакции гидри-
рования и стабилизировал свободные радикалы во 
время реакции термического крекинга. Было так-
же отмечено, что потребление H2 на 1 г исходного 
сырья увеличивалось по мере увеличения времени 
реакции с 1 до 8 ч (табл. 2). 

Агрегация смол в C5-ДАН при некаталити-
ческом гидрокрекинге. Показано, что в процессе 
гидрокрекинга растворимость асфальтенов снижа-
ется из-за увеличения содержания ароматических 
углеводородов, образующихся за счет разрыва али-
фатических цепей молекул асфальтенов, что при-
водит к агрегации и осаждению асфальтенов в кокс 
[6, 15, 33–35]. В смолах меньше полярных моле-
кул и они меньшего размера, чем асфальтены, но 
их молекулярные структуры схожи [36]. Поэтому 
предполагалось, что образование асфальтенов и 
кокса из C5-ДАН можно отнести к агрегации смол 
в исходном сырье при реакциях некаталитического 
гидрокрекинга. 

После завершения реакций ДАН отделили от 
общего жидкого продукта путем удаления асфаль-
тенов и кокса. Изменения SARA-фракций в C5-
ДАН, полученных в результате некаталитического 
гидрокрекинга, также видны в табл. 2. Во время 
реакций количество предельных углеводородов 
несколько уменьшилось за счет образования газо-
вых продуктов крекинга, в то время как количество 
ароматических нефтепродуктов стало почти посто-
янным. Было также отмечено, что количество смол 
уменьшается как в результате превращения в лег-
кие фракции, так и вследствие агрегации, при кото-
рой образуются асфальтены (см. рис. 2).

Агрегация в более тяжелые фракции также 
определялась методом РСА асфальтенов и кокса. 
На дифрактограммах при температуре около 20 и 
25°С появились два значительных пика. Извест-
но, что γ-диапазон при температуре около 20°С 
включает информацию об алифатических частях, а 
полоса (002) с пиком около 25°С указывает на со-
единение ароматических π-систем [6, 23, 24, 26]. 
Тенденция асфальтенов к агрегации при неката-
литическом гидрокрекинге C5-ДАН показана на  
рис. 3, на котором изображены дифрактограммы и 
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Рис. 2. Выходы газа, C5-ДАН, асфальтенов и кокса, 
полученные при (1) термическом крекинге, (2) нека-
талитическом и (3) каталитическом гидрокрекингах 
исходной реакционной смеси C5-ДАН. Условия реак-
ции: T = 410°C, P = 80 бар при 80°C для термического 
крекинга и некаталитического гидрокрекинга и 110 бар 
при концентрации молибдена из октаноата молибдена 
1000 ppm для каталитического гидрокрекинга.
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пики асфальтенов, полученные в результате реак-
ции за 1–8 ч. 

Было отмечено, что интенсивность полосы 
(002) увеличивается по мере увеличения времени 
реакции. Это означает, что агрегация асфальтенов 
произошла во время реакций некаталитического 
гидрокрекинга, как уже было показано в нашем 
предыдущем исследовании [6]. Агрегация асфаль-
тенов произошла из-за уменьшения стерического 
эффекта молекул асфальтенов, вызванного разры-
вом алкильных боковых цепей [6, 5, 33–35]. Па-
раметры кристалличности асфальтенов и кокса, 
полученных в результате некаталитического гидро-
крекинга C5-ДАН, обобщены в табл. 3. Ароматич-
ность асфальтенов (fa-XRD) значительно возрастала 
по мере увеличения времени реакции из-за деал-
килирования боковых цепей. Количество аромати-
ческих π-систем в соединенных кластерах асфаль-
тенов (М), по-видимому, осталось неизменным, 
поскольку последние с большим значением M мо-
гут быть преобразованы в кокс. Тенденция к агре-
гации кокса также усилилась по мере увеличения 
времени реакции; она была значительно выше, чем 
у асфальтенов, образующихся в тех же условиях 
реакции. Эти результаты свидетельствуют в поль-
зу того, что кокс образовывался при некаталитиче-
ском гидрокрекинге C5-ДАН из-за преобразования 
смол в асфальтены с последующим преобразова-
нием асфальтенов в кокс в результате агрегации 
полиароматических колец, хотя в исходном сырье 
C5-ДАН не было асфальтенов.

Роль дисперсного катализатора в каталити-
ческом гидрокрекинге C5-ДАН. Каталитический 
гидрокрекинг C5-ДАН производился в присутствии 
молибдена (1000 ppm), чтобы выяснить влияние ка-
тализатора на ход реакции гидрокрекинга исходной 
реакционной смеси из ДАН. В [37] сообщается, что 

Таблица 3. Параметры кристалличности, полученные на основе дифрактограмм асфальтенов и кокса после неката-
литического гидрокрекинга исходного сырья C5-ДАН при температуре 410°C

Продукт Асфальтены Кокс ОпределенияВремя реакции, ч 1 2 4 8 4 8
fA-XRD, % 17.9 20.9 21.6 29.7 36.6 43.2 Ароматичность асфальтенов в кластере
dm, Å 3.5 3.6 3.6 3.5 3.5 3.5 Расстояние между ароматическими π-системами
Lc, Å 15.4 15.5 16.2 15.9 20.2 21.6 Средняя высота упаковки ароматических π-систем
M 5.3 5.4 5.6 5.5 6.8 7.2 Количество ароматических π-систем в кластере

Рис. 3. Дифрактограммы и деконволюционные пики 
асфальтенов и кокса, полученные при некаталитиче-
ском гидрокрекинге исходного сырья C5-ДАН. Условия 
реакции: T = 410°C, P = 80 бар при 80°C.
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катализатор на основе молибдена в виде суспензии 
может улучшить гидрирующую способность в про-
цессе гидрокрекинга гудрона и предотвратить об-
разование кокса путем ингибирования полимериза-
ции тяжелых молекул в кокс. Как было показано в 
нашем предыдущем исследовании [6], при гидро-
крекинге исходной реакционной смеси с высоким 
содержанием асфальтенов дисперсный катализатор 
также ингибировал образование кокса. В данной 
работе в аналогичном эксперименте при приме-
нении катализатора выход асфальтенов составлял 
менее 1 мас. %, даже при условии высокой конвер-
сии кокс не образовался (рис. 2). Это указывает на 
то, что катализатор ингибировал агрегацию в бо-
лее тяжелые молекулы, что способствовало значи-
тельному увеличению периода индукции кокса по 
сравнению с некаталитической реакцией гидрокре-
кинга. При каталитическом гидрокрекинге глубо-
кая переработка мазута проходит менее активно, 
чем при некаталитическом гидрокрекинге при от-
носительно коротком времени реакции (<1 ч); это 
означает, что полимеризация в тяжелые молекулы 
быстро происходила в начале реакции, когда ката-
лизатор отсутствовал. Это также может быть связа-
но с быстрым увеличением выхода асфальтенов в 
начале некаталитической реакции гидрокрекинга. 
Газообразование при некаталитическом гидрокре-
кинге C5-ДАН было выше, чем при реакции ката-
литического гидрокрекинга (рис. 2). Асфальтены 
были основным источником образования газов при 
гидрокрекинге нефти Maya, за которыми следовали 
смолы и вакуумный газойль [38]. В этой же работе 
сообщается, что катализатор препятствует участию 
смол и вакуумного газойля в газообразовании. Это 
хорошо согласовывалось с нашими результатами. 
Было отмечено, что каталитический гидрокрекинг 
характеризуется более высоким выходом жидкого 
продукта и потреблением H2 по сравнению с реак-
цией некаталитического гидрокрекинга (табл. 2). 
Потребление H2 значительно увеличилось с 0.85 
до 6.48% по массе по мере увеличения времени 
реакции. Водород расходуется при рекомбинации 
свободных радикалов, гидрировании ненасыщен-
ных связей и размыкании колец полиароматиче-
ских соединений при каталитическом гидрокре-
кинге [29, 37]. Таким образом, в ДАН в результате 
каталитического гидрокрекинга было получено 
меньшее количество смол и большее количество 

насыщенных углеводородов, чем в результате реак-
ций некаталитического гидрокрекинга (табл. 2). В  
табл. 2 приводится также краткая информация о 
фракции жидких продуктов имитированной дис-
тилляции, полученных в результате некаталитиче-
ского и каталитического гидрокрекинга C5-ДАН. 
Было отмечено, что при каталитическом гидрокре-
кинге выход фракций среднего дистиллята и ва-
куумного газойля выше, чем при некаталитическом 
гидрокрекинге, поскольку свободные радикалы, 
приводящие к термолизу, могут быть стабилизиро-
ваны водородом. Этой стабилизации свободных ра-
дикалов способствовало применение дисперсного 
катализатора. Также было отмечено, что конверсия 
остатков и деасфальтированной нефти увеличи-
лась в начале реакции и стала почти постоянной. 
Сообщается, что скорость конверсии уменьшается 
по мере увеличения времени реакции в процессе 
гидрокрекинга тяжелой нефти, так как скорость 
размыкания полиароматического кольца ниже, чем 
у реакций диссоциации или деалкилирования [38]. 
Эти результаты хорошо соответствуют результатам 
предыдущих исследований.

Активную фазу дисперсного катализатора из-
учили, исследовав кокс различными методами, 
такими как рентгенография [29, 39], РФС [7, 29], 
передающая электронная микроскопия высокого 
разрешения (HR-TEM) [7, 39—41], спектроскопия 
тонкой структуры с расширенным рентгеновским 
поглощением [41]. В данном исследовании, по-
скольку во время реакций каталитического гидро-
крекинга почти не образовался кокс, использовали 
активированный уголь в качестве адсорбента дис-
персного молибденсодержащего катализатора в 
жидких продуктах, о чем говорится в эксперимен-
тальном разделе. На рис. 4 показано изображение 
спектров молибдена дисперсного катализатора в 
активированном угле, полученного с помощью про-
свечивающего электронного микроскопа (ПЭМ) 
высокого разрешения и рентгеновской фотоэлек-
тронной спектроскопии. На снимке, полученном 
при помощи ПЭМ высокого разрешения, показаны 
кристаллические многослойные пластины MO2 
на активированном угле со средним размером 5.4 
нм (рис. 4а). Чтобы выявить основные активные 
частицы, катализатор, адсорбированный на акти-
вированном угле (рис. 4б), исследовали методом 
трехмерной рентгеновской фотоэлектронной спек-
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троскопии. Исследование показало наличие частиц 
с тремя степенями окисления Mo (Mo4+, Mo5+и 
Mo6+) и было обнаружено, что Mo4+, соответству-
ющие МоS2, являются основными частицами мо-
либдена (85.2 мас. % в общем Мо). Эти результаты 
свидетельствуют о том, что прекурсор катализато-
ра октаноат молибдена в основном превратился в 
MoS2, который выступал в качестве катализатора 
при каталитическом гидрокрекинге C5-ДАН. Сооб-
щалось, что частицы ненанесенного катализатора 
МоS2 могут образовываться из прекурсоров ката-
лизатора на основе молибдена и источников серы 
[42]. Нахождение в исходном сырье C5-ДАН боль-
шого количества S (4.3 мас. %) послужило источ-
ником получения МоS2 во время реакции.

Сопоставление качества продуктов, получен-
ных при некаталитическом и каталитическом ги-
дрокрекинге C5-ДАН, позволило подтвердить роль 
катализатора. На рис. 5 показано соотношение 
H/C и содержание микроуглеродистого остатка 
в продукте ДАН, полученном в результате этих 
процессов. При некаталитическом гидрокрекинге 
соотношение H/C постоянно снижалось, что сви-
детельствует о том, что в продукте ДАН по мере 
увеличения времени реакции оставалось больше 
ароматических соединений. Это говорит о том, 
что некаталитический гидрокрекинг способство-
вал деалкилированию алифатических цепей, а не 
раскрытию кольца полиароматических систем. 

Полиароматические системы, остающиеся в про-
дукте ДАН, по-видимому, вызывают образование 
агрегаций, что приводит к образованию асфаль-
тенов и кокса во время реакции, как показано на 
рис. 2. Напротив, соотношение H/C продукта ДАН, 

Рис. 4. (a) ПЭМ-изображения кристаллических многослойных пластин MO2 на активированном угле; (б) Спектры РФС 
Mo из дисперсного молибденсодержащего катализатора, адсорбированного на активированном угле (через 1 ч процесса). 
Условия реакции: T = 410°C, P = 110 бар с 1000 ppm Мо из октаноата молибдена.

Рис. 5. Соотношение H/C и содержание микроуглеро-
дистого остатка в продуктах C5-ДАН, полученных в 
результате (1) некаталитического и (2) каталитического 
гидрокрекинга исходного сырья из C5-ДАН. Условия 
реакции: T = 410°C, P = 80 бар при 80°C для некатали-
тического гидрокрекинга и 110 бар с 1000 ppm Mo из ок-
таноата молибдена для каталитического гидрокрекинга.
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полученного в результате каталитического гидро-
крекинга, несколько уменьшилось, а затем остава-
лось постоянным во время реакции. Это означает, 
что катализатор сыграл ключевую роль в обеспе-
чении насыщения и раскрытия кольца полиарома-
тических систем во время реакции, что привело к 
образованию большего количества ароматических 
и насыщенных углеводородов (табл. 2). Было отме-
чено, что содержание микроуглеродистого остатка 
в продукте ДАН, полученном в результате катали-
тического гидрокрекинга, значительно снизилось 
во время реакции. Известно, что микроуглероди-
стый остаток является решающим фактором, свя-
занным с образованием кокса [23]. Это означает, 
что из-за катализатора увеличилась конверсия тя-
желых фракций в C5-ДАН в более легкие, что при-
вело к уменьшению количества предшественников 
образования кокса в продукте ДАН. В результате 
кокс не образовался и образовалось совсем не-
большое количество асфальтенов только во время 
реакции каталитического гидрокрекинга. В отсут-
ствие катализатора содержание микроуглеродисто-
го остатка в продукте ДАН несколько увеличилось 
и затем поддерживалось во время реакции неката-
литического гидрокрекинга, поскольку более тя-

желые асфальтены и кокс с высоким содержанием 
микроуглеродистого остатка уже были отделены от 
продукта ДАН. Эти результаты свидетельствуют о 
том, что образование кокса практически не наблю-
далось в присутствии дисперсного катализатора 
даже в исходных реакционных смесях, не содержа-
щих асфальтенов.

Содержание N составляло 0.3 мас. % в исход-
ной реакционной смеси C5-ДАН. Содержание N в 
продукте ДАН после каталитического гидрокре-
кинга составило 0.4 мас. %. Это указывает на то, 
что катализатор в суспензионной фазе не влияет 
на удаление N. Это можно объяснить тем, что N 
обычно находится внутри колец гетероорганиче-
ских соединений и в основном не удаляется даже 
после реакции гидрокрекинга [43]. В [44] сообща-
лось, что для удаления частиц N требуется большее 
поглощение водорода. В отличие от частиц N, S на-
ходится как в алифатических цепях, так и в коль-
цах, а разложение тяжелой нефти путем удаления 
S является одной из основных реакций в процессе 
гидрокрекинга, поскольку связь S–C слабее связи 
C–C [45]. Сообщалось также, что удаление S (ги-
дрообессеривание) в ДАН проще, чем удаление 
N (гидродеазотирование) [22]. На рис. 6 показано 
изменение содержания S в продукте ДАН, полу-
ченном в результате некаталитического и катали-
тического гидрокрекинга C5-ДАН. Содержание 
S в продукте ДАН снизилось с 4.6 до 3.4 мас. % 
после некаталитического гидрокрекинга в тече-
ние 8 ч, тогда как содержание S в продукте ДАН, 
полученном в результате каталитического гидро-
крекинга, значительно снизилось (до 1.6 мас. % за  
8 ч). Эти результаты подкрепляют мнение о том, 
что катализатор в суспензионной фазе способство-
вал удалению S из продукта ДАН в результате ре-
акций гидрообессеривания.

Ограничения возможностей катализатора также 
были исследованы на основе результатов качества 
продукции. Выход смол и ароматических соедине-
ний в продукте ДАН был в основном постоянным 
после длительного времени реакции (8–12 ч). Кро-
ме того, соотношение H/C и содержание микроу-
глеродистого остатка и S в продукте ДАН также 
оставалось неизменным после длительного време-
ни реакции. На рис. 7 показаны спектры 13C ЯМР 
продукта ДАН, полученного в результате катали-
тического гидрокрекинга. Наблюдается разница у 

Рис. 6. Содержание S в продуктах C5-ДАН, полученных 
в результате (1) некаталитического и (2) каталитическо-
го гидрокрекинга исходного сырья C5-ДАН. Условия 
реакции: T = 410°C, P = 80 бар при 80°C для некатали-
тического гидрокрекинга и 110 бар с 1000 ppm Mo из ок-
таноата молибдена для каталитического гидрокрекинга.
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ароматического углерода в диапазоне химических 
сдвигов 100–150 ppm. Сообщается, что диапазон 
химического сдвига 118–128.5 ppm можно объяс-
нить присутствием ароматического углерода, несу-
щего водород в тройной мостиковой связи (Car. b3), 
в то время как ароматический углерод прикрепля-
ется к алкильным боковым цепям без CH3 (Car alk), 
что вызывает химический сдвиг на 128–150 ppm 
[25, 46]. Очевидно, что ароматический углерод 
подвергся гидрокрекингу, что привело к исчезнове-
нию этих пиков по мере увеличения времени реак-
ции. Пики ароматического углерода уменьшались в 
первые 4 ч реакции, затем, казалось, оставались не-
изменными между 8 и 12 ч. Это наблюдение согла-
суется с другими результатами, как было показано 
ранее. Это можно объяснить тем, что некоторые 
тяжелые фракции в C5-ДАН были преобразованы, 
но все еще оставались полиароматическими сое-
динениями даже после реакции каталитического 
гидрокрекинга и потребовалось много времени для 

преобразования этих тяжелых фракций в более лег-
кие без образования кокса.

Таким образом, активность в процессе гидро-
крекинга C5-ДАН была исследована под давлением 
в атмосфере N2 и H2 в отсутствие и в присутствии 
прекурсора октаноата молибдена. Термический 
крекинг показал более высокий выход кокса, чем 
некаталитический гидрокрекинг. Несмотря на то, 
что присутствие H2 привело к подавлению обра-
зования асфальтенов и снижению выхода кокса, 
кокс все же образовался при отсутствии катализа-
тора. На дифрактограммах видно, что агрегация 
тяжелых фракций в C5-ДАН вызвала образование 
асфальтенов и кокса при реакциях некаталитиче-
ского гидрокрекинга. При применении дисперсно-
го катализатора выход асфальтенов составил менее  
1 мас. % и даже при высокой конверсии кокс не 
образовался. Катализатор способствовал реакциям 
гидрирования и стабилизации свободных радика-
лов, что привело к увеличению объема жидких про-

Рис. 7. Спектры 13C ЯМР продуктов C5-ДАН, полученных в результате каталитического гидрокрекинга исходного сырья 
C5-ДАН. Условия реакции: T = 410°C, P = 110 бар с 1000 ppm Мо из октаноата молибдена.
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дуктов за счет ингибирования образования кокса. 
Качество продукта также повысилось в результате 
каталитического гидрокрекинга с точки зрения со-
отношения H/C и содержания микроуглеродистого 
остатка и S. Долгосрочные испытания каталити-
ческого гидрокрекинга выявили ограничения ка-
талитического гидрирования полиароматических 
фракций.
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При изучении олигомеризации изоамиленов в присутствии ряда микропористых цеолитов Н–Y, Н–MOR, 
Н–Beta Н–ZSM-12 и Н–ZSM-5 установлено, что конверсия изоамиленов уменьшается в следующем ряду: 
H–MOR > H–Y > H–Beta-40 >> H–ZSM-12 > H–ZSM-5. Выход олигомеров изоамиленов максимален на 
цеолитах H–MOR (85.0%), H–Y (80.1%), H-Beta-40 (79.8%). В составе олигомеров изоамиленов на всех 
цеолитных катализаторах преобладают димеры. Выход тримеров максимален на широкопористых цео-
литах H–MOR, H–Y, H–Beta(40). Установлено, что увеличение количества кислотных центров приводит 
к повышению конверсии мономеров, выхода олигомеров и их молекулярной массы. Найдены условия 
получения димеров и тримеров изопентенов с максимальным выходом.
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Олигомеризация «легких» алкенов – перспек-
тивный путь получения более высокомолеку-
лярных соединений, используемых в качестве 
компонентов моторных топлив [1]. Наиболее рас-
пространенными промышленными катализаторами 
олигомеризации низших олефинов С3–С4 являются 
силикафосфатные [2], имеющие, однако, серьез-
ные недостатки: короткий срок службы, сложности 
при удалении из реактора и утилизации, коррозия 
оборудования. В более современных процессах 
олигомеризации низших олефинов используют 
катализаторы на основе цеолита ZSM-5 (процесс 
MOGDфирмы MobilOil) [3].

В ряду низших олефинов С3–С5 олигомериза-
ция изоамиленов наименее изучена. Большая часть 
работ по олигомеризации изоамиленов выполнена 
на катионообменных смолах Amberlyst, Pyrolite, 
Nafion [3–10]. Авторы более ранних работ [3–7] 
пытались селективно получить димеры, поскольку: 
1) димеры изоамиленов имеют высокое октановое 
число (исследовательское октановое число ОЧИ =  
96, а после гидрирования ОЧИ = 105), представ-
ляя собой альтернативу изооктану; 2) димеризация 
амиленов – способ уменьшить давление насыщен-
ных паров легкой бензиновой фракции, снижая 

выбросы С5 в атмосферу, поскольку амилены из-за 
своей высокой реакционной способности активно 
участвуют в образовании тропосферного озона [4]. 
Димеризация изоамиленов в присутствии катио-
нообменных смол проходит в сравнительно мяг-
ких условиях (60–100°C, давление в автоклаве до  
2 МПа) с образованием преимущественно изодеце-
нов (90% и выше). Установлено, что селективность 
по изодеценам можно улучшить до 97% добавлени-
ем низкомолекулярных спиртов, хотя это и приво-
дит к образованию побочных продуктов этерифи-
кации.

Наблюдающийся в последние годы рост спро-
са на дизельное топливо стимулировал Granollers 
и соавторов [8] исследовать тримеризацию изоа-
миленов в присутствии катионообменных смол. 
Показано, что наиболее активны катализаторы с 
высокой степенью сшивки полимерного каркаса 
и высокой кислотностью [10]. Выход тримеров на 
лучшей среди изученных смол Amberlyst 15 дости-
гает 45–50%. 

В связи с известными недостатками катионооб-
менных смол (низкая термостойкость, необратимая 
деактивация при повышенных температурах и из-
за наличия примесей в реакционной массе) поиск 
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эффективных гетерогенных катализаторов олиго-
меризации изоамиленов продолжается.

Работ, посвященных изучению олигомеризации 
амиленов (или содержащих их фракций) в при-
сутствии цеолитных катализаторов, немного [8, 
11–13]. В основном, они касаются изучения пре-
вращений легкой нафты каталитического крекинга 
преимущественно на цеолите ZSM-5, поскольку 
он является основным компонентом катализатора 
процесса MOGD. Кроме пентасила ZSM-5, проте-
стированы [11] цеолиты BEA, Ni-BEA, MOR. Стоит 
отметить, что добиться высокой степени превраще-
ния 2-метилбут-2-ена авторам не составило труда, 
поэтому они уделили больше внимания превраще-
нию пент-1-ена, который оказался значительно бо-
лее инертным.

В тримеризации изоамиленов на цеолитных ка-
тализаторах (H-BEA-25, H-FAU-6, H-FAU-30, H–
MOR-20) [8] высокую селективность по тримерам 
показал цеолит H-FAU-30: 45% при конверсии изо-
амиленов 98%. Димеры наиболее селективно полу-
чали на цеолитах H-BEA-25 и H–MOR-20.

В связи с актуальностью исследований, направ-
ленных на переработку амиленов путем олигоме-
ризации в экологически безопасные компоненты 
топлив, а также малой изученностью в этой реак-
ции каталитических свойств цеолитов, нами пред-
принято систематическое изучение олигомериза-
ции изоамиленов в присутствии микропористых 
цеолитов различного структурного типа: FAU (Y), 
MOR, BEA(Beta), MTW(ZSM-12), MFI(ZSM-5) в 
Н-форме, результаты которого приведены в данной 
работе.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
В работе использовали фракцию углеводородов 

С5 (ОАО «Синтез-каучук», г. Стерлитамак), состав 
которой представлен на табл. 1. Основными компо-
нентами исходной смеси являются 2-метилбут-2-ен 
(52.4%) и 2-метилбут-1-ен (28.0%).

Цеолиты Na–Y (SiO2/Al2O3 = 5) и Na–ZSM-5 
(SiO2/Al2O3 = 40) синтезированы в ООО «Ишим-

байский специализированный химический ката-
лизаторный завод», Н–ZSM-12 (SiO2/Al2O3 = 34) 
и NH4-Beta (SiO2/Al2O3 = 18) – в АО «Ангарский 
завод катализаторов и органического синтеза». Це-
олит Na–MOR (SiO2/Al2O3 = 16) – приобретен в 
Clariant International, NH4–Beta (SiO2/Al2O3 = 40) – 
в Zeolyst Internаtional. Образцы цеолитов в Na-фор-
ме переводили в H-форму ионным обменом в рас-
творе NH4NO3 и последующей термообработкой на 
воздухе при 540°C в течение 4 ч. Полученные та-
ким образом образцы цеолита Y с разной степенью 
декатионирования α = 0.62 и 0.93 далее обозначены 
0.62NaH–Y и 0.93H–Y. NН4-форму цеолитов Beta 
(SiO2/Al2O3 = 18 и 40) переводили в Н-форму 4-х 
часовой термообработкой на воздухе при 540°С. 

Перед каталитическими испытаниями образцы 
цеолитов подвергали термообработке 4 ч на возду-
хе при 540°С.

Химический состав полученных образцов 
цеолитов анализировали методом рентгенофлу-
оресцентной спектрометрии на приборе EDX-
720/900HS «Shimadzu». Фазовый состав образцов 
определяли в сравнении с эталонами на дифрак-
тометре D8 Advance «Bruker» в монохроматизиро-
ванном CuKα-излучении в области углов от 5 до 40° 
по 2θ с шагом 0.5 град/мин и временем накопле-
ния в каждой точке 20 с. Относительную степень 
кристалличности рассчитывали по отношению 
суммарной интегральной интенсивности от кри-
сталлической фазы к суммарной интегральной ин-
тенсивности от кристаллической и аморфной фаз.

Размеры частиц в исследуемых образцах опре-
деляли дифракцией (рассеянием) лазерного излу-
чения (λ = 680 нм) на приборе FritschAnalysette 22 
NanoTec.

Для определения равновесных адсорбционных 
емкостей цеолитов по парам воды и бензола при 
23–25°С и P/Ps = 0.80–0.85 использовали эксика-
торный метод, основанный на определении вели-
чины полного насыщения цеолита парами адсорбата. 

Кислотные свойства образцов цеолитных ката-

Таблица 1. Состав изоамиленовой фракцииa

Углеводороды изо-P 3MB1 н-P P1 2MB1 E-P2 Z-P2 2MB2 IP ∑ олефинов
Концентрация, мас. % 1.7 2.9 9.4 0.8 28.0 2.7 1.3 52.4 0.8 88.9

a Обозначения: изо-P – изопентан, 3MB1 – 3-метилбут-1-ен, н-P – н-пентан, P1 – пент-1-ен, 2MB1 – 2-метилбут-1-ен, E-P2 – транс-
пент-2-ен, Z-P2 – цис-пент-2-ен, 2MB2 – 2-метилбут-2-ен, IP – изопрен.



НЕФТЕХИМИЯ  том 61  № 2  2021

211ОЛИГОМЕРИЗАЦИЯ ИЗОАМИЛЕНОВ

лизаторов исследовали методом термопрограмми-
рованной десорбции (ТПД) аммиака.

Олигомеризацию осуществляли в непрерывно 
вращающихся автоклавах в интервале температур 
60–200°С. Массовое содержание цеолитного ката-
лизатора в расчете на олефин составляло 10–30%. 
После опыта охлажденную жидким азотом реакци-
онную смесь отделяли от катализатора фильтрова-
нием и разделяли на две фракции: «амиленовую» 
и «олигомерную». Первую анализировали мето-
дом газовой хроматографии на приборе Кристал-
люкс-4000М с детектором по теплопроводности 
(насадочная колонка длиной 6 м, фаза – 20% ди-
бутилфталата на диатомитовой глине). Олигоме-
ры анализировали методом ГЖХ на хроматографе 
HRGS 5300 MegaSeries «CarloErba» с пламенно- 
ионизационным детектором (стеклянная капилляр-
ная колонка 25 м, фаза SE-30) и методом высокоэф-
фективной жидкостной хроматографии на приборе 
LC-20 Prominence (Shimadzu) с рефрактометриче-
ским детектором, полистирольной колонкой «Plgel 
500 Å». 

Идентифицировали продукты методами хрома-
то-масс-спектрометрии, ИК-, ЯМР 1Н и 13С-спек-
троскопии и методом 13С-DEPT. ИК-спектры реги-
стрировали на ИК-Фурье спектрометре «VERTEX 
70v» в таблетках с KBr. Спектры ЯМР 1H и 13С за-
писывали на спектрометре «BrukerAVANCE-400» с 
рабочей частотой для ядер 1H 400.13 МГц, для ядер 
13С 100.62 МГц в стандартных ампулах диаметром 
5 мм для растворов веществ в CDCl3. В качестве 
внутреннего стандарта использовали бензол-d6, 
толуол-d8. Масс-спектры высокого разрешения за-

писывали на приборе фирмы «Shimadzu», хромато-
граф которого снабжен 60 м капиллярной колонкой 
SPB-5.

Активность катализаторов оценивали величи-
ной суммарной конверсии олефинов C5, X (%):

Таблица 2. Физико-химические характеристики образцов цеолитовa

Образец
Степень  

кристалличности, 
%

Мольное отно-
шение

SiO2/Al2O3 

S*уд, 
м2·г–1

Равновесная  
адсорбционная 

емкость по парам, 
см3·г–1

Концентрация кислотных 
центров, мкмоль,NН3·г–1

H2O C6H6 СI CII Cобщ
0.62NaH–Y 97 5 725 0.30 0.33 772 528 1316
0.97 H–Y 90 5 725 0.27 0.30 963 548 1511
H–MOR 98 10 390 0.16 0.18 634 315 949
H–Beta (18) 97 18 470 0.30 0.30 530 340 870
H–Beta (40) 98 40 726 0.30 0.30 448 307 755
H–ZSM-5 98 38 312 0.14 0.19 421 242 663
H–ZSM-12 97 34 320 0.14 0.18 409 280 689

a S*уд – удельная поверхность по БЭТ; СI, CII, Cобщ – концентрация «слабых» (I), «сильных» (II) и суммарная концентрация кислот-
ных центров.

(1)

(2)

(3)

где С(C5
=)0 и С(C5

=)t – концентрация олефинов C5 до 
и после реакции, соответственно.

Селективность и выход продуктов олигомериза-
ции амиленов рассчитывали по следующим форму-
лам:

где Ci,Si, γi – концентрация в реакционной массе, 
селективность образования и выход одной из фрак-
ций продуктов олигомеризации (димеры, тримеры, 
олигомеры n ≥ 4, олигомеры продуктов крекинга), 
С(C5) – концентрация углеводородов C5 в реакци-
онной массе.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Физико-химические характеристики катали-

заторов. В табл. 2 приведены физико-химические 
характеристики исследованных образцов цеолит-
ных катализаторов.
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Согласно данным РФА и значениям равновес-
ных адсорбционных емкостей по парам H2O и 
C6H6, степень кристалличности всех изученных 
цеолитов близка к 100%.

Кислотные свойства образцов цеолитов изучали 
методом ТПД NH3. В спектрах ТПД NH3 цеоли-
тов наблюдаются два пика: низкотемпературный, 
имеющий максимум в области 250–300°С, и вы-
сокотемпературный пик с максимумом в интерва-
ле 410–480°С. Это свидетельствует о присутствии 
в исследуемых образцах кислотных центров двух 
типов: «слабых», которые характеризуются низко-
температурным пиком, и «сильных», характеризу-
ющихся высокотемпературным пиком. Суммарная 
концентрация кислотных центров максимальна на 
цеолите H–Y, при переходе к более высоко крем-

неземным молекулярным ситам, она уменьшается 
в ряду H–MOR > H–Beta (18) > H–Beta (40) > H–
ZSM-12 > H–ZSM-5. Концентрация наиболее важ-
ных для каталитических превращений «сильных» 
кислотных центров изменяется следующим обра-
зом: H–Y > H–Beta (18) > H–MOR > H–Beta (40) >  
H–ZSM-12 > H–ZSM-5. 

Каталитические свойства цеолитных ката-
лизаторов в олигомеризации амиленов. В реак-
ционной массе, полученной при олигомеризации 
амиленов, присутствуют амилены, их олигомеры 
(димеры, тримеры и более высокомолекулярные 
соединения), олефины С6–С9 и С11–С14 (образуют-
ся в результате деструкции олигомеров амиленов, 
а также последующей олигомеризации продуктов 
крекинга). Эти соединения далее будут обозначе-
ны ОПК. Общая схема превращений изоамиленов, 
с учетом трех основных направлений (изомериза-
ция, олигомеризация, крекинг), представлена на 
схеме 1.

Влияние структурного типа цеолитов на кон-
версию изоамиленов и селективность образования 
продуктов реакции показано на рис. 1.

В указанных условиях (110°С, 10 мас. % ката-
лизатора, 5 ч) суммарная конверсия изоамиленов 
была максимальной на цеолите H–MOR и умень-
шалась в следующем ряду: H–MOR> H–Y > H–Beta 
(40) >> H–ZSM-12 > H–ZSM-5. Первые три образ-
ца из ряда – H–MOR, H–Y, H–Beta (40) – относят-
ся к широкопористым цеолитам и обладают наи-
более высокой концентрацией кислотных центров  
(табл. 1), что, по-видимому, и обусловливает их вы-
сокую активность в реакции. На указанных катали-
заторах наблюдали протекание всех изображенных 

Схема 1. Превращения изоамиленов на цеолитных катализаторах.

Рис. 1. Зависимость конверсии амиленов (Х) и состава 
продуктов реакции от структурного типа цеолитов: 2 – 
димеры; 3 – тримеры; ОПК – продукты крекинга и оли-
гомеры продуктов крекинга. Условия реакции: 110°С, 
10 мас. % катализатора, 5 ч.
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на схеме реакций, поэтому в продуктах присут-
ствовали непрореагировавшие изоамилены, олиго-
меры изоамиленов и ОПК. В присутствии пентаси-
лов (H–ZSM-12 и H–ZSM-5) ОПК практически не 
образуются. В составе олигомеров, образующихся 
на всех цеолитах, кроме H–ZSM-5, присутствуют 
ди- и тримеры изоамиленов. Олигомеризация изоа-
миленов на цеолите H–ZSM-5 идет с образованием 
исключительно деценов.

Таким образом, в олигомеризации изоамиленов 
наиболее высокую активность проявили широко-
пористые цеолиты с высокой концентрацией кис-
лотных центров –H–MOR, H–Beta (40), H–Y. Вы-
ход олигомеров изоамиленов на них максимален: 
от 79.8% на цеолите H–Beta (40) до 85.0% на цео-
лите H–MOR (табл. 3).

Как и следовало ожидать, активность цеоли-
тов H–Y, H–MOR и H–Beta (40) не ограничивается 
только реакцией олигомеризации. На них даже при 
110°С интенсивно идет реакция крекинга изоами-
ленов и образовавшихся олигомеров. Выход ОПК 
наиболее высок (9.9%) на цеолите H–Y. Учитывая, 
что ОПК тоже являются продуктами олигомери-
зации (только не изоамиленов, а более легких со-
единений), суммарный выход олигомеров можно 
считать суммой выходов олигомеров изоамиленов 
и ОПК (табл. 3). В этом случае максимальный сум-
марный выход олигомеров достигнут на цеолите 
H–MOR (92.3%) и несколько снижается на цеоли-
тах H–Y и H–Beta (40) (90.0 и 83.0%, соответственно).

Отметим, что в составе олигомеров изоамиле-
нов на всех цеолитных катализаторах преобладают 
димеры (табл. 3). Выход тримеров максимален на 
широкопористых цеолитах: отношение димеры/
тримеры составляет 6.7 – 13.3 на образцах H–MOR, 
H–Y, H–Beta (40). На образце H–ZSM-12 выход 
тримеров минимален, а на цеолите H–ZSM-5, как 

уже сказано выше, тримеры в изученных условиях 
не образуются.

Изучение химической структуры олигомеров, 
полученных в присутствии образца H–Beta (18), 
методами ЯМР (1H, 13C и DEPT 135) свидетельству-
ет, что основными соединениями во фракции диме-
ров являются 3,5,5-триметилгепт-2-ен, 3,4,5,5-те-
траметилгекс-2-ен, 2,3,4,4-тетраметил-гекс-1-ен, 
3,4,4,5-тетраметилгекс-2-ен. Образование таких 
же изодеценов наблюдали авторы работ [4, 5]. 
Фракция тримеров, полученных при 60°C, пред-
ставляет собой смесь преимущественно двух со-
единений: (4E)-3,3,5,6,7,7-гексаметилнон-4-ена и 
3,3,4,7,7-пентаметил-5-метилиденнонана.

Важная роль концентрации кислотных центров 
и их влияние на активность и селективность цео-
литных катализаторов в олигомеризации изоамиле-
нов показана на примере образцов цеолита H–Betaс 
различным мольным соотношением SiO2/Al2O3 (18 
и 40) и на примере образцов цеолита H–Y с раз-
личной степенью декатионированияα (0.62 и 0.97) 
(рис. 2). 

При сравнении каталитических свойств цеоли-
тов H–Beta (18) и H–Beta (40) видно, что последний, 
обладающий меньшей концентрацией кислотных 
центров (табл. 2), менее активен в реакции –  
на нем конверсия изоамиленов при 80°С почти на 
20% ниже, чем на цеолите H–Beta (18). Суммарный 
выход олигомеров на образце H–Beta (40) пример-
но в 1.2 раза ниже, чем на H–Beta (18), а в составе 
олигомеров значительно ниже доля тримеров. Так, 
соотношение димеры/тримеры, рассчитанное для 
цеолита H–Beta (40), составляет 13.2, в то время 
как для цеолита H–Beta (18) этот показатель равен 
6.2. Количество ОПК, хотя и незначительное при 
80°С, но также выше на более активном катализа-
торе H–Beta (18).

Таблица 3. Выход продуктов, соотношение димеры/тримеры на цеолитах различного структурного типаa

Показатель Катализатор
H–Y H–MOR H–Beta (40) H–ZSM-12 H–ZSM-5

Выход олигомеров изо-С5, % 80.1 85.0 79.8 30.2 17.4

Выход ОПК, % 9.9 7.4 3.2 0.1 Отс.
Суммарный выход олигомеров С6–С15, 
%

90.0 92.3 83.0 30.4 17.4

Димеры/ тримеры 8.2 6.5 13.2 59.0 Тримеры отс.
a Условия реакции: 110°С, 10 мас. % катализатора, 5 ч.
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Аналогичные зависимости наблюдали на образ-
цах H–Y с разной степенью обмена ионов Na+ на 
H+, α = 0.62 и 0.97 (рис. 2б). С увеличением глуби-
ны декатионирования цеолита H–Y концентрация 
кислотных центров на нем увеличивается (табл. 2). 
Это приводит, как видно из рис. 2б, к увеличению 
активности катализатора в олигомеризации изоа-
миленов и повышению выхода олигомеров. Более 
высокая концентрация кислотных центров способ-
ствует повышению степени олигомеризации, что 
отражается в уменьшении доли димеров в олиго-
мерной фракции, полученной на образце 0.97 H–Y 
(отношение димеры/тримеры = 6.8) по сравнению 
с образцом 0.62 HNaY (димеры/тримеры = 14.9). 
Выход ОПК выше на более кислотном глубоко де-
катионированном образце 0.97H–Y.

При изучении влияния реакционных условий 
(температуры, количества катализатора) на конвер-
сию изоамиленов в присутствии цеолита H–Beta 
(40) установлено, что степень превращения моно-
меров увеличивается с повышением температуры 
и концентрации катализатора (рис. 3 и рис. 4). При 
низкой температуре (60°С) для достижения прак-
тически полной конверсии амиленов требуется  
30 мас. % катализатора, при 150°С высокая кон-

версия мономеров достигается в присутствии 10% 
катализатора. Изменение выхода олигомеров в ин-
тервале 60–200°С носит экстремальный характер с 
максимумом при 110°С.

Уменьшение выхода олигомеров при повыше-
нии температуры выше 110°С обусловлено появ-
лением в составе продуктов заметного количества 
ОПК. Например, при 110°С выход ОПК составляет 
4%, при 150°С – 21%, а при 200°С – 27%. В составе 
олигомерной фракции с повышением температуры 
уменьшается количество димеров и возрастает со-
держание тримеров, а также появляются тетрамеры. 

Характер изменения состава продуктов в зави-
симости от количества катализатора существенно 
зависит от температуры, при которой идет олиго-
меризация. При 60°С выход димеров и тримеров 

Рис. 3. Зависимость конверсии амиленов и состава 
продуктов реакции от количества катализатора. Усло-
вия реакции: (а) – 60°С, 10–30 мас. % цеолита H–Beta 
(40), 5 ч; (б) – 150°С, 5–20 мас. цеолита H–Beta (40), 5 ч. 
Х – конверсия; 2 – димеры; 3 – тримеры; 4 – олигомеры 
n ≥ 4, опк – продукты крекинга и олигомеры продуктов 
крекинга.

Рис. 2. (а) – Олигомеризация изоамиленов на цеолитах 
H–Beta с мольным отношением SiO2/Al2O3 = 18 и 40 
(80°С, 10 мас. % катализатора, 5 ч); (б) – Олигомериза-
ция изоамиленов на цеолитах H–Y со степенью обмена 
ионов Na+ на H+ α = 0.62 и 0.97 (60°С, 10 мас. % ката-
лизатора, 5 ч).  Х – конверсия; 2 – димеры; 3 – триме-
ры; ОПК – продукты крекинга и олигомеры продуктов 
крекинга.
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изоамиленов повышается с увеличением количе-
ства катализатора от 10 до 30%. При этом количе-
ство продуктов деструктивных превращений воз-
растает с 1 до 5%. При 150°С в изменении выхода 
олигомеров наблюдается обратная тенденция: вы-
ход уменьшается с увеличением количества ката-
лизатора от 5 до 20%. Выход ОПК при 150°С в 5– 
12 раз выше, чем при 60°С.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В результате изучения олигомеризации фракции 

изоамиленов в присутствии различных микропо-
ристых цеолитов Н–Y, Н–MOR, Н–Beta, Н–ZSM-
12 и Н–ZSM-5 установлено, что изоамилены лег-
ко димеризуются в мягких условиях (60–150°C,  
10 мас. % катализатора). Наиболее высокую актив-
ность в олигомеризации показали цеолиты Н–Y, 
Н–MOR, Н–Beta, на которых конверсия амиленов 
достигала 83–95% (110°C). На этих же образцах 
достигнут максимальный выход олигомеров изоа-
миленов: 79.8% на цеолите H–Beta (40), 80.1% на 
цеолите Н–Y, 85.0% на цеолите H–MOR. 

На примере образцов 0.62 NaH–Y, 0.97 H–Y, H–
Beta (40) и H–Beta (18) показано, что повышение 
концентрации кислотных центров способствует 
увеличению активности цеолитов в олигомериза-
ции, повышению выхода олигомеров и их молеку-
лярной массы. 

Найдены условия получения олигомеров амиле-
нов с максимальным выходом на цеолите H–Beta 

(40): 60°С, 30 мас. % катализатора – димеры (79%); 
200°С, 10 мас. % катализатора – тримеры и тетра-
меры (31 и 8%, соответственно). Увеличение тем-
пературы и концентрации катализатора выше ука-
занных значений приводит к усилению деструкции 
образующихся олигомеров, в результате чего выход 
олигомеров уменьшается.

С использованием методов хроматомасс-спек-
трометрии, ИК-, ЯМР 1Н и 13С-спектроскопии и 
метода 13С-DEPT установлены структуры образо-
вавшихся деценов и пентадеценов.
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Изучено влияние концентрации лантана на физико-химические и каталитические свойства цеолита 
HZSM-5 в реакции алкилирования толуола изопропанолом в интервале температур 250–350°С. На ос-
новании данных, полученных с помощью методов рентгеноструктурного анализа, низкотемпературной 
адсорбции азота (БЭТ) и ИК-спектроскопии было показано, что при увеличении концентрации лантана 
в HZSM-5 с 1.0 до 7.0 мас. % кристаллическая структура цеолита сохраняется, однако удельная площадь 
поверхности и объем пор уменьшаются. При этом происходит перераспределение кислотных центров –  
уменьшение концентрации сильных кислотных центров Бренстеда (B) и увеличение концентрации 
кислотных центров Льюиса (L) средней силы (снижение соотношения B/L-кислотных центров с 3.53 
до 0.20). Все это оказывает решающее влияние на селективность продуктов реакции и селективность по 
п-изопропилтолуолу (4-ИПТ): максимальная селективность (72.4%) достигается на цеолите, содержащем 
5.0 мас. % лантана при отношении центров B/L, равном  0.25.

Ключевые слова: алкилирование, толуол, изопропанол, лантан, цеолит ZSM-5
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В настоящее время повышение спроса на п-за-
мещенные алкилароматические углеводороды 
(УВ) приводит к необходимости разработки селек-
тивных гетерогенных катализаторов для синтеза 
п-ксилола, п-метилэтилтолуола, п-диэтилбензола 
и п-изопропилбензола. Продукты алкилирования 
толуола изопропанолом – м- и п-ИПТ – широко 
используются для получения изо- и терефталевых 
кислот [1–3], крезолов и других важных продуктов 
органического синтеза [4, 5]. В работах [2, 3] пока-
зано, что в настоящее время не существует совер-
шенной технологии процесса получения 4-ИПТ. В 
качестве катализаторов алкилированиябыли пред-
ложены комплексы на основе AlCl3, TiCl4, BF3 и 
фосфорной кислоты [3–6] на кизельгуре, которые 
не обеспечивают высокого выхода ИПТ при про-
мышленном производстве.

В присутствии большинства катализаторов по-
лучается смесь ИПТ, содержащая все изомеры. 
Использование фосфорной кислоты на кизельгуре 
приводит к получению смеси, обогащенной 2-ИПТ 

[3, 6]. При использовании AlCl3 получается смесь, 
обогащенная м-изомером и практически свободная 
от о-изомера. Подробные исследования показали, 
что информация о получении преимуществен-
но 4-ИПТ путем алкилирования в присутствии 
H2SO4 или TiCl4 не подтверждается. Кислотные 
катализаторы, используемые в промышленности, 
не позволяют получать смесь ИПТ, обогащенную 
п-изомером. Кроме того, эти катализаторы имеют 
существенные недостатки (коррозия оборудова-
ния, высокий расход катализатора, загрязнение 
окружающей среды и т.д.), что привело к необхо-
димости поиска гетерогенных катализаторов на ос-
нове цеолитов. Так, в работе [7] было обнаружено, 
что модифицирование цеолита NaX катионами Ce 
повышает каталитическую активность в реакции 
алкилирования толуола. В исследуемом интерва-
ле температур 280–300ºС содержание п-изомера 
в смеси ИПТ всегда было меньше м-изомера. На 
цеолитах типа Y, Веtа и морденита с крупными 
порами предпочтительным является образова-
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ние разветвленных изомеров, однако эти цеолиты 
не проявляют высокой селективности по синтезу  
п-изопропилбензола [8, 9]. В последнее время высо-
кокремнистые цеолиты типа ZSM-5, благодаря своей 
уникальной структуре с размером окон 0.51×0.57 нм,  
а также адсорбционным и кислотным свойствам, 
обеспечивающим высокую каталитическую актив-
ность и селективность, постепенно заменяют тра-
диционные катализаторы типа Фриделя–Крафтса. 

Создание региоселективных гетерогенных ка-
тализаторов на основе цеолита типа ZSM-5 для 
алкилирования алкилароматических УВ одноатом-
ными спиртами С1–С3 является одним из наиболее 
важных в органическом катализе [8, 9]. Одним из 
возможных путей изменения каталитических и мо-
лекулярных ситовых свойств цеолитов с целью по-
лучения пара-селективных катализаторов является 
их химическая модификация [10–15]. пара-Ориен-
тирующее влияние модификаторов на активность 
цеолитов в реакциях алкилирования алкиларома-
тических УВ метанолом и этанолом показано в 
[10–13]. Природа редкоземельного металла (La, Ho, 
Yb, Pr) существенно влияет на пара-селективность  
в реакции алкилирования толуола изопропанолом 
[14]. Наибольшую пара-селективность проявляет 
НZSM-5, модифицированный лантаном. В связи с 
этим цель данной работы – изучение влияния мо-
дифицирования высококремнеземного цеолита 
типа ZSM-5 лантаном на его физико-химические и 
каталитические свойства в реакции алкилирования 
толуола изопропанолом.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Исходную Н-форму цеолита H-ZSM-5 получали 

ионным обменом ZSM-5 (ЗАО Нижнегородские со-
рбенты, Россия, Si/Al = 33) с NH4Cl: 5.0 г ZSM-5  
дважды кипятили с обратным холодильником в 
100 мл 1.0 М раствора NH4Cl в течение 6 ч, а за-
тем прокаливали (на воздухе) при 550°С в течение 
4 ч [15]. Модифицированные цеолиты La/H-ZSM-5 
готовили методом пропитки (0.03–0.30 г/10 мл) с 
использованием водного раствора нитрата лантана 
La(NO3)3·5H2O при 70–80ºC в течение 24 ч.

Катализатор 5% La/H-ZSM-5 готовили по-
следовательной двукратной  пропиткой цеолита 
H-ZSM-5 раствором La(NO3)3·5H2O (в расчете 
3.0% La2O3+2.0% La2O3) с промежуточным прока-

ливанием при 500oС в течение 4 ч  для разложения 
первой порции соли. Полученный порошок высу-
шивали при 110oC в течение 4 ч, а затем прокалива-
ли при 550°C в течение 4 ч на воздухе с получением 
La/HZSM-5, в котором содержание лантана состав-
ляло 1.0–7.0 мас. %. Перед использованием цеоли-
ты гранулировали прессованием без связующего 
вещества при максимальном давлении 2.5×107 Па 
и просеивали для получения частиц диаметром 
0.2–0.3 мм.

Инфракрасные спектры (4000–400 см–1) получа-
ли на приборе BIO-RADFTS 3000MX. Образцы го-
товили в форме пластины диаметром 20 мм путем 
прессования однородного слоя порошкообразных 
образцов. Затем пластину устанавливали в ИК-ва-
куумной ячейке, снабженной окнами KBr, и пред-
варительно нагревали в вакууме (~10–4 Па) при 
450°С в течение 2 ч. Адсорбцию пиридина прово-
дили при 150°С. 

Концентрацию кислотных центров Бренстеда 
(В) и Льюиса (L) определяли по интенсивностям 
ИК-полос при 1550 и 1450 см–1 [5, 15, 16], соответ-
ственно при 200°С и 350°С (см. ниже).

Содержание лантана в катализаторе определяли 
с помощью атомно-абсорбционного спектрофото-
метра (AASTJA, Atomsan 16). 

Рентгенофазовый анализ катализаторов прово-
дили с помощью порошкового рентгеновского диф-
рактометра с CuKα-излучением (λ = 0.15046 нм),  
работающего при 40 кВ и 30 мА. Диапазон ска-
нирования 2θ от 10° до 80° с шагом сканирования 
0.0167°.

Исследование пористой структуры образцов 
осуществляли методом низкотемпературной ад-
сорбции азота при 77 K на установке ASAP-2010 
фирмы Micromeritics. Перед   измерением образцы 
(ок. 220 мг) дегазировали при 250°C и 1×10–3 Па в 
течение 4 ч. Удельную площадь поверхности рас-
считывали по методу BET (БЭT), а распределение 
мезопор было получено по методу BJH. 

Каталитические эксперименты осуществляли в 
кварцевом реакторе (длина 10 см, внутренний ди-
аметр 1.0 см), который помещали в печь с микро-
процессорным управлением. Загрузка катализато-
ра составляла 2.0 г. Перед началом экспериментов 
катализаторы активировали в атмосфере воздуха в 
течение при 500оС в течение часа. Реакцию алки-
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лирования проводили при атмосферном давлении 
в присутствии водорода в интервале температур 
300–400°С с объемной скорость юподачи сырья  
1 ч–1 и мольным отношение C7H8:изо-C3H7OH:H2 =  
2:1:1.

Продукты реакции анализировали на газовом 
хроматографе AgilentHP с капиллярной колонкой 
(100 м × 250 мм) с пламенно-ионизационным де-

тектором. Анализ проводили в режиме программи-
рования температуры от 50 до 250°С со скоростью 
нагрева 10ºC в мин. По результатам газохромато-
графического анализа рассчитывали селективность 
и выход продуктов. 

Конверсию, выход продукта, селективность и 
пара-селективность определяли, используя следу-
ющие соотношения:

Таблица 1. Зависимость удельной поверхности и объема пор катализаторов от содержани ялантана
Катализаторы Содержание La, мас. % Содержание La по AAS, мас. % SBET, м2/г Vпор, см3/г
НZSМ-5 – 266 0.24
La/НZSМ-5 1.0 0.91 264 0.23
La/НZSМ-5 2.0 1.92 250 0.21
La/НZSМ-5 3.0 2.86 235 0.19
La/НZSМ-5 5.0 4.87 223 0.17
La/НZSМ-5 7.0 6.83 216 0.16

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
В табл. 1 приведены данные о влиянии содер-

жания модификатора на удельную площадь по-
верхности SBET и объем пор катализаторов Vпор. 
Реальное содержание лантана было несколько 
ниже расчетного. Введение 1.0 мас. % La в цеолит 
не влияет на его удельную площадь поверхности 
и объем пор цеолита. При содержании лантана  
2.0 мас. % наблюдается заметное снижение удель-
ной поверхности (с 266.3 до 250.2 м2/г) и объема 
пор (с 0.24 до 0.21 см3/г). Дальнейшее увеличение 
содержания лантана приводит к существенному 
снижению удельной поверхности и объема пор це-
олита. Так, например, увеличение концентрации 
лантана в HZSM-5 до 5.0 мас. % приводит к умень-
шению удельной поверхности до 223.4 м2/г, а объе-
ма пор до 0.17 г/см3.

Рентгенограммы исходного HZSM-5 и модифи-
цированного La/HZSM-5 (рис. 1) показывают, что 
при модифицировании структура цеолита оста-
ется практически неизменной. Пики дифракции 
катализаторов La/HZSM-5 соответствуют пикам 
дифракции HZSM-5 (2θ = 7.8°; 8.7°; 23.0°; 23.8°; 
24.2°) [16, 17]. С другой стороны, по сравнению с 
исходным H-ZSM-5, появляются в La/H-ZSM-5 но-
вые пики при 2θ = 23.2° и 23.6°, тогда как пик при 
24.2° значительно снижается. Это связано с тем, 
что в результате химического модифицирования 
различные виды La диспергируются  на внешне- и 
внутрицеолитной структуре. Кроме того, некоторая 
часть La занимает обменные позиции, выступая в 
роли внерешеточных катионов La3+ [18].

Дифракционные пики, относящиеся к оксидам 
La, обнаружены не были.
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ИК-спектры в области колебаний алюмосили-
катного каркаса 400–1400 см–1 (рис. 2) подтвержда-
ют утверждение о сохранении кристаллической 
структуры цеолита после модифицирования его 
раствором соли лантана, т.е. пропитка не влияет на 
расстояния, характерные для фрагментов Si–O–Si и 
Si–O–Al [18, 19] в цеолите. В то же время катализа-
торы имеют характерную полосу 799 см–1 внешних 

связей, асимметричную и симметричную валент-
ные полосы (около 624, 586, 544 и 451 см–1), при-
надлежащие цеолиту ZSM-5 [19, 20].

Влияние модифицирования катализатора ланта-
ном на концентрацию его B- и L-центров, опреде-
ленную по интенсивностям ИК-полос при 1550 и 
1450 см–1 приведено в табл. 2.

Эффекты, обнаруженные при 200°С, были от-
несены к слабым, а обнаруженные при 350°С – к 
сильным кислотным центрам [16, 17, 21]. Как вид-
но, с увеличением концентрации лантана в цео-
лите концентрация кислотных центров Бренстеда 
уменьшается (десорбция при 200 и 350°С), что 
приводит к увеличению концентрации более сла-
бых (десорбция при 200°С) и уменьшению кон-
центрации более сильных (десорбция при 350°С) 
кислотных центров Льюиса. Как видно из табл. 2, 
в результате происходит значительное снижение 
соотношения B/L-центров с 3.53 до 0.20 (табл. 2).

Можно предположить, что активные центры мо-
дифицированного цеолита имеют кислотные цен-
тры различной силы, реализуемые индукционными 
эффектами при взаимодействии центров Бренстеда 
с соседними апротонными центрами, т.е. катиона-
ми лантана. Активация молекул воды в катионном 
поле La3+ может сопровождаться образованием од-
ной гидроксильной группы типа Бренстеда и двух 
гидроксилов, связанных с лантаном [La(OH)2

+], и 
любой из них приводит к образованию двух цен-

Рис. 2. Инфракрасные спектры катализатороа: 1 – 
HZSM-5, 2 – 1.0 мас. % Lа/HZSM-5, 3 – 2.0 мас. % La/
HZSM-5, 4 – 3.0 мас. % La/HZSM-5, 5 – 5.0 мас. % La/
HZSM-5.

Рис. 1. Рентгенограммы катализаторов: (а) – дифракционные пики 2θ (град) в области 5–70; (б) – дифракционные пики 2θ (град) 

в области 22–25;  1 – HZSM-5; 2 – 1.0 мас. % La/HZSM-5; 3 – 2.0 мас. % La/HZSM-5; 4 –3.0 мас. % La/HZSM-5; 5 – 5.0 мас. %  
La/HZSM-5.
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тров Бренстеда и одного гидроксила, связанного с 
лантаном [La(OH)2+] (схема 1) [18, 22, 23].

В табл. 3 приведены данные об активности и 
селективности HZSM-5 в реакции алкилирования 
толуола изопропанолом. Как видно, температура 
реакции мало влияет на конверсию спирта, кото-
рая составляет 94.5–99.9%. C увеличением тем-
пературы конверсия толуола возрастает с 9.2 до  
27.7 мас. %. Помимо бензола, ИПТ и пропилтолу-
олов в углеводородной части катализата были об-
наружены газообразные и жидкие алифатические 
углеводороды C5+ и алкилароматические углеводо-

роды C8+. При увеличении температуры реакции 
до 330°С происходит увеличение выхода побочных 
продуктов и снижение содержания 4-ИПТ в смеси 
ИПТ с 44.2% до 34.3%, т.е. происходит изомериза-
ция 4-ИПТ в 2- и 3-ИПТ.

Вероятный путь изопропилирования толуола 
показан на схеме 2: изопропанол хемосорбируется 
на бренстедовских кислотных центрах цеолита с 
образованием изопропильных катионов. Электро-
фильная реакция между толуолом и изопропиль-
ными катионами приводит к образованию 4-изо-
пропилтолуола (4-ИПТ).

Таблица 2. Концентрация и распределение кислотных центров Бренстеда (В) и Льюиса (L) в катализаторах при 
200°C и 350°C

Катализаторы

Концентрация B, мкмоль/г Концентрация L, мкмоль/г

В/Lслабые и  
средние, 

200°C

сильные, 
350°C всего слабые и  

средние, 200°C
cильные, 

350°C всего

HZSM-5 542 360 902 145 110 255 3.53
1.0 мас. % La/HZSM-5 75 180 255 200 70 270 0.94
3.0 мас. % La/HZSM-5 65 170 235 480 60 540 0.44
5.0 мас. % La/HZSM-5 55 160 216 790 50 840 0.25
7.0 мас. % La/HZSM-5 50 150 200 880 40 920 0.22

Таблица 3. Состав продуктов алкилирования толуола изопропанолом на HZSM-5

Т,°C

Конверсия, % Селективность по продуктам в катализате, % Изомерный состав ИПТ, мас. %
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250 92 94.5 0.4 52.4 33.6 12.2 1.4 50.6 44.2 5.2
300 19.8 99.4 2.2 54.0 30.4 8.6 4.8 53.6 40.1 6.3
330 27.7 99.9 2.7 55.8 29.8 6.1 5.6 57.3 34.3 7.9

Схема 1. Процесс образования кислотных центров Льюиса при модификации цеолитов HZSM-5 лантаном.
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Помимо алкилирования изопропилтолуола, так-
же наблюдалось протекание реакции диспропор-
ционирования толуола, но оно было минимальным 
(схема 3).

Поскольку кинетический диаметр 2- и 3-ИПТ 
составляет 0.66–0.68 нм, они могут образовываться 
путем изомеризации 4-ИПТ на внешней поверхно-
сти цеолита (схема 4). Изомер же 4-ИПТ может об-
разовываться в устьях каналов или вдоль каналов 
цеолита и свободно диффундировать, поскольку 
его кинетический диаметр наименьший и состав-
ляет 0.55 нм.

Образование пропилтолуолов (см. табл. 2) про-
исходит за счет частичной изомеризации 4-ИПТ на 
кислотных центрах Бренстеда (схема 4)

Как видно из табл. 4, введение лантана пропит-
кой HZSM-5 раствором La(NO3)3 с последующим 
разложением соли при 550°С приводит к значи-

тельному изменению свойств катализаторов. Кон-
центрация оксида лантана оказывает решающее 
влияние на селективность продуктов реакции и 
распределение изопропилтолуолов.

Из полученных данных видно, что введение 
1.0 мас. % La в состав HZSM-5 мало влияет на его 
каталитические свойства. Например, при 300°С 
конверсия толуола снижается с 19.8 мас.  % до  
18.1 мас. %, а селективность по 4-ИПТ возрастает 
до 48.8%. Увеличение концентрации лантана в со-
ставе HZSM-5 до 3.0 мас. % приводит к значитель-
ному снижению содержания побочных продуктов, 
увеличению селективности по ИПТ (62.0–64.6%), 
а также увеличение содержания 4-ИПТ в смеси ци-
молов до 66.2%. Дальнейшее увеличение содержа-
ния лантана в HZSM-5 до 5.0 мас. % способствует 
увеличению селективности к ИПТ до 70.0% и рез-
кому увеличению содержания 4-ИПТ в смеси ИПТ 

Схема 4. Частичная изомеризация 4-ИПТ на кислотных центрах Бренстеда.

Схема 2. Формирование 4-ИПТ на бренстедовских кислотных центрах.

Схема 3. Диспропорционирование толуола.



НЕФТЕХИМИЯ  том 61  № 2  2021

223АЛКИЛИРОВАНИЕ ТОЛУОЛА ИЗОПРОПАНОЛОМ НА ЦЕОЛИТЕ

Табица 4. Влияние температуры и содержания лантана в HZSM-5 на состав продуктов алкилирования толуола изо�-
пропанолом

Kонцентрация La, 
мас. % Т, °C

Конверсия, % Селективность по продуктам в катализате, 
%

Изомерный состав 
ИПТ, мас. %
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1.0 280 12.8 95.8 0.4 57.6 30.0 10.7 1.3 47.3 50.0 2.7

300 18.1 97.7 1.9 58.7 28.8 8.3 2.3 47.6 48.8 3.6
330 25.9 98.3 2.6 59.6 28.1 6.1 3.6 50.5 45.1 4.4

2.0 330 25.4 98.2 2.2 60.2 28.2 6.0 3.4 43.3 54.8 1.9
350 30.1 98.9 2.4 61.4 27.1 5.4 3.7 46.5 51.1 2.4

3.0 300 16.4 94.7 1.5 62.0 27.8 6.7 2.0 32.6 66.2 1.2
330 24.6 97.5 1.8 63.8 26.1 5.7 3.2 35.6 62.8 1.6
350 28.8 98.8 2.0 64.6 24.9 5.2 3.5 38.3 59.7 2.0

5.0 300 15.3 93.9 1.3 67.4 23.1 6.5 1.7 27.6 72.4 –
330 22.1 97.3 1.6 68.3 21.7 5.4 3.0 30.9 69.1 –
350 24.9 98.4 1.9 70.3 19.6 5.1 3.2 35.6 63.8 0.6

5.0a 330 19.8 96.6 1.4 64.3 24.8 6.2 3.3 33.7 66.3 –
350 22.7 97.8 1.6 65.5 23.6 5.9 3.4 37.5 62.1 0.4

7.0 330 18.1 96.1 1.2 65.1 25.4 5.2 2.9 32.2 67.8 –
350 21.6 97.3 1.4 65.8 24.7 5.0 3.1 37.4 62.4 0.5

a Последовательная двукратная пропитка HZSM-5 (3.0 мас. % La + 2.0 мас. % La) с промежуточным прокаливанием при 550°C.

до 72.4%. Причем, при температурах 300 и 330°С 
на образце, содержащем 5.0 мас.  % лантана, об-
разование 2-ИПТ не наблюдается. Увеличение со-
держания лантана в HZSM-5 до 7.0 мас. % не при-
водит к увеличению селективности по 4-ИПТ. На 
этом образце при 330°С селективность по 4-ИПТ 
составляет 67.8%, однако при этом наблюдается 
значительное снижение конверсии толуола. 

Модифицирующий эффект лантана также за-
висит от способа его введения в состав HZSM-5. 
Введение 5.0 мас.  % лантана с последовательной 
пропиткой HZSM-5 (3.0% La + 2.0% La) с проме-
жуточным прокаливанием при 550°С не приводит 
к образованию катализатора, обладающего более 
высокой пара-селективностью, чем образец, по-
лученный при однократном введении 5.0 мас.  % 
лантана в составе HZSM-5: при температуре ре-
акции 330°С, селективность по 4-ИПТ составляет  
69.1 мас. %, а на образце, полученном при двукрат-

ной последовательной пропиткой цеолита HZSM-5  
раствором нитрата лантана, она снижается до  
66.3 мас. %. Это, по-видимому, связано с неодина-
ковым состоянием и распределением La2O3 внутри 
и на поверхности кристаллов цеолита, приготов-
ленном путем одно- и двукратной пропиткой цео-
лита раствором нитрата лантана

Зависимость пара-селективности катализаторов 
от концентрации лантана в HZSM-5 может быть 
связана с перераспределением кислотных центров в 
цеолите, а также с изменением текстурных свойств 
катализаторов в результате химического модифи-
цирования, т.к. в процессе пропитки HZSM-5 рас-
твором нитрата лантана происходит обмен ионов 
H+ на ионы La3+, La(OH)2+ или La(OH)2

+, образую-
щиеся при гидролизе соли.что при модифицирова-
нии структура цеолита остается практически неиз-
менной. После прокаливания модифицированного 
цеолита образуется основной оксид La2O3 [22–25], 
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который может взаимодействовать с H+-цеолитом–
твердой кислотой по схеме:

La2O3 + 6H+-цеолит →2La3+-цеолит + 3H2O.
Часть La2O3 остается в каналах и на внешней 

поверхности кристаллов цеолита, изменяя разме-
ры каналов и входных окон из них. Частичное бло-
кирование каналов цеолита атомами лантана под-
тверждается данными, полученными при изучении 
текстурных свойств катализатора (табл. 2). Видно, 
что с увеличением концентрации лантана происхо-
дит уменьшение удельной поверхности и объема 
пор цеолита. По сравнению с немодифицирован-
ным цеолитом на образцах, содержащих 5.0–7.0 
мас. % лантана удельная поверхность и объем пор 
цеолита снижается примерно на 16.2–18.2 и 29.2–
33.4% соответственно.

Таким образом, селективность алкилирования 
толуола изопропанолом и увеличение пара-селек-
тивности по отношению к 4-ИПТ обусловлено зна-
чительным уменьшением концентрации сильных 
кислотных центров и уменьшением объема пор це-
олита в результате модифицирования.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Введение лантана пропиткой HZSM-5 раствором 

нитрата лантана приводит к значительному изме-
нению текстурных и каталитических свойств ката-
лизаторов. При введении La в HZSM-5 происходит 
взаимодействие различных структур лантана с кар-
касом цеолита. Модифицирование и прокаливание 
цеолита приводит к локализации модификатора в 
микропорах и распределению их на поверхности 
цеолита, где они при взаимодействии с кристалли-
ческой решеткой образуют дополнительные льюи-
совские кислотные центры, а при взаимодействии с 
поверхностными ОН-группами происходит умень-
шение концентрации сильных бренстедовских и 
увеличение числа новых льюисовских кислотных 
центров. Таким образом, в результате модифици-
рования происходит уменьшение объема пор и со-
отношения В/L-центров, которые играют важную 
роль в каталитической активности и селективности 
La/HZSM-5. Катализатор 5% La/HZSM-5 демон-
стрирует высокий выход 4-ИПТ, главным образом 
благодаря изменению микропор и оптимальному 
сочетанию бренстедовских и льюисовских кислот-
ных центров умеренной силы. Максимальная се-

лективность по 4-ИПТ достигается на катализаторе 
5.0 мас. % La/HZSM-5 и составляет 72.4%.

Модифицирующий эффект лантана зависит от 
способа его введения в состав HZSM-5. Катали-
заторы, приготовленные пропиткой однократным 
введением раствора нитрата лантана, проявляют 
более высокую селективность по 4-ИПТ, чем ка-
тализаторы, полученные двукратной последова-
тельной пропиткой. Видимо, модифицирующий 
эффект La связан с уменьшением концентрации 
сильных кислотных центров и образованием кис-
лотных центров умеренной силы на поверхности 
цеолита и изменением его пористой структуры.
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Исследовано извлечение молибдена из отработанных катализаторов методом выщелачивания в ще-
лочной среде (аммиак, NH3) после прокалки. Экспериментальные данные показывают, что основными 
параметрами, влияющими на выход молибдена при растворении, являются температура и длительность 
прокалки, а также температура и продолжительность выщелачивания. Максимальная скорость растворе-
ния молибдена (92.12%) достигнута при оптимальных условиях выщелачивания: температура прокалки 
600°C; время прокалки 120 мин; размер частиц +75–30 мкм; соотношение жидкость/твердое вещество 
6 мл/г; концентрация аммиака 1 М; температура выщелачивания 80°C; время выщелачивания 90 мин; 
скорость перемешивания 400 об./мин. Кинетические результаты показывают, что реакция растворения 
молибдена лимитируется пленочной диффузией. Значение энергии активации (Ea) составило 10.89 кДж/
моль.

Ключевые слова: переработка отработанного катализатора, молибден (Mo), выщелачивание, кинетика, 
аммиак
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На нефтеперерабатывающих заводах для уско-
рения химических реакций, происходящих в рам-
ках различных термохимических каталитических 
процессов, используется большое количество не-
органических твердых катализаторов [1]. Эти ка-
тализаторы, используемые главным образом для 
удаления серы, азота и металлов из фракций, по-
лученных из сырой нефти в процессе нефтепере-
работки, как правило, содержат глинозем и такие 
металлы, как молибден, кобальт и никель [2]. Упо-
мянутые катализаторы со временем утрачивают 
свою активность из-за накопления на поверхности 
примесей, входящих в состав сырья в различных 
каталитических процессах [3, 4]. Согласно оцен-
кам, количество катализаторов, потребляемых 
нефтяной промышленностью в мире, составляет 
170×103 т в год [5]. Отработанные катализаторы, 
составляющие лишь 4% от общего объема отходов 
нефтеперерабатывающих заводов, классифици-

руются различными организациями как опасные, 
вредные для окружающей среды и здоровья чело-
века [1, 6]. Таким образом, использование или ути-
лизация отработанных катализаторов, содержащих 
молибден, приобретает сегодня все большее зна-
чение. Существуют различные способы хранения, 
утилизации, регенерации и восстановления этих 
драгоценных металлов [7]. В связи с соблюдением 
экологических законов и правил, а также необходи-
мостью наличия большого пространства, хранение 
не является предпочтительным [3, 8]. Регенерация 
катализаторов – привлекательный метод, хотя и он 
не является предпочтительным, поскольку техно-
логия регенерации недоступна для нефтеперераба-
тывающих заводов и возможна для ограниченного 
числа циклов работы катализатора [9]. К тому же 
процесс регенерации невозможен для катализа-
торов, утративших свою активность, особенно в 
процессах термического разложения и фазового 
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разделения [10]. В этой связи извлечение металлов 
представляется более привлекательным методом, 
чем регенерация отработанного катализатора.

Композитные катализаторы, содержащие мо-
либден, широко используются в нефтеперераба-
тывающей промышленности. Молибден – один из 
важнейших переходных элементов, который широ-
ко применяется в качестве композитного материала 
в сталелитейной промышленности, также входит 
в состав многих промышленных катализаторов. 
Наиболее часто молибденсодержащие композици-
онные катализаторы применяются при обессери-
вании нефтяных, нефтехимических продуктов и 
материалов на основе угля. Так, при улавливании 
серы действие катализатора направлено на сниже-
ние выбросов диоксида серы при сжигании топли-
ва. Другой пример – молибденовые катализаторы, 
используемые в установках гидрирования, обычно 
утилизируют как отходы, которые в настоящее вре-
мя становятся необходимым сырьем для извлече-
ния металлов [11, 12].

Извлечение металлов из отработанных ката-
лизаторов. Извлечение металлов – весьма удобный 
метод для уменьшения загрязнения окружающей 
среды, минимизации потребности в складских по-
мещениях и удовлетворения потребностей рынка в 
металлах. Кроме того, отработанные катализаторы 
считаются важным вторичным источником метал-
лов, поскольку содержат такие ценные элементы, 
как Co, Mo, Ni и Al [13]. С другой стороны, извле-
чение металлов из катализаторов, утративших ак-
тивность, может облегчить восстановление ката-
лизаторов [2]. В настоящее время для извлечения 
драгоценных металлов из отработанных катализа-
торов используются два различных метода – гидро-
металлургический и пирометаллургический [14, 
15]. Гидрометаллургические процессы являются 
более предпочтительными по сравнению с пироме-
таллургическими из-за низкого энергопотребления 
и низких выбросов газов, а также высокой степени 
извлечения металлов [16]. В гидрометаллургиче-
ских процессах используется предварительная об-
работка, например окисление и прокалка, для того, 

чтобы драгоценные металлы переходили в раствор 
наиболее эффективно [17, 18]. 

В литературе имеются исследования по извле-
чению драгоценных металлов из отработанных 
катализаторов, в которых в качестве реагентов вы-
щелачивания непосредственно используются раз-
личные кислотные и щелочные растворители [1, 3, 
4, 18]. 

Цель настоящего исследования:
– извлечение молибдена из отработанного ка-

тализатора гидрообессеривания, предварительно 
прокаленного, с использованием растворителя 
NH3; 

– изучение воздействия температуры и времени 
прокалки, размера частиц, соотношения жидкость/
твердое вещество, концентрации аммиака, темпе-
ратуры выщелачивания, времени выщелачивания 
и скорости перемешивания на эффективность рас-
творения металла; 

– определение оптимальных условий испыта-
ний для максимального извлечения молибдена.

МАТЕРИАЛЫ И МЕТОДЫ
Отработанный катализатор, использовавшийся 

в экспериментах по гидрообессериванию, получен 
с одного из нефтеперерабатывающих предприя-
тий Румынии. Аммиак NH3, ч.д.а., используемый 
в качестве реагента выщелачивания, приобретен в 
Merck (27% NH3). Для получения желаемого разме-
ра частиц отработанный катализатор дробили, из-
мельчали и просеивали. Подготовленные фракции 
образцов сушили при 105°C в течение 2 ч и хра-
нили в закрытых пластиковых контейнерах для ис-
пользования в экспериментах. Элементный состав 
отработанного катализатора приведен в табл. 1. 

Прокаливание проводили при скорости нагре-
ва 10°C/мин в печи с контролируемой атмосферой 
при различных температурах (200–800°C) и време-
ни обработки (10–360 мин), а прокаленные образ-
цы охлаждали до комнатной температуры.

Изображения со сканирующего электронного 
микроскопа (СЭМ-изображения) твердого остатка, 

Таблица 1. Элементный состав отработанного катализатора [17]
Компонент, мас. %

Al Mo Co Ni Ca Fe Zn Cr Cu Cd Pb C S P
37.42 9.35 2.18 1.72 0.34 0.019 0.008 0.005 0.003 0.015 0.001 13.71 0.73 0.28
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остающегося после выщелачивания отработанного 
катализатора до и после прокалки, а также в при-
сутствии раствора аммиака, показаны на рис. 1. В 
то же время, согласно результатам рентгено-диф-
ракционного анализа (XRD-анализ), элементы Co, 
Ni, Mo и Al присутствуют в структуре отработан-

ного катализатора (рис. 2). Структура отработан-
ного катализатора достаточно сложна и аморфна. 
Кроме того, видно, что основные характерные 
пики принадлежат оксидам металлов и металли-
ческим соединениям серы (Al2O3, NiS2, MoO3). 
Сера была найдена в элементарной форме (S), но 

Рис. 1. СЭМ-изображения и спектры катализаторов до выщелачивания (а), прокаленных (б) и после выщелачивания (в).

Рис. 2. Рентгенограмма отработанного катализатора Co–Mo–Ni/Al2O3.
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никакие фазы, соответствующие углероду, не были 
идентифицированы. Однако предполагается, что 
углерод может присутствовать в виде углеводоро-
дов или оксидов.

Эксперименты по выщелачиванию проводили с 
использованием шейкера объемом 500 мл (Zhcheng 
ZHWY-200D) с регулировкой температуры и скоро-
сти перемешивания. Температуру растворов амми-
ака, приготовленных при различных концентраци-
ях (0.25–1.5 М), доводили до требуемых значений. 
Затем образцы прокаленного порошка добавляли к 
приготовленным растворам и перемешивали. Об-
разцы, взятые через определенные промежутки 
времени, фильтровали и определяли количество ме-
талла в фильтрате с помощью ИК-спектроскопии- 
масс-спектрометрии (ИСП-МС) (Agilent 7500ce 
Octopole). Блок-схема процессов прокалки и вы-
щелачивания, применяемая для извлечения драго-
ценных металлов из отработанного катализатора, 
представлена на рис. 3.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Реакция растворения. В этом исследовании 

pH среды для выщелачивания в диапазоне задан-
ных концентраций аммиака равнялся примерно 
11.2, следовательно, реакция зависит от pH.

Был проведен ряд предварительных испытаний 
прокаленных отработанных катализаторов гидроо-
бессеривания в реакциях [1, 2, 10]:

– прокаливание катализатора с обессериванием: 
MoS2 + 3.5O2 → MoO3 + 2SO2,                  (1)

– растворение прокаленного отработанного ка-
тализатора раствором аммиака:

MoO3+ 2NH4OH→ (NH4)2MoO4 + H2O.           (2)
На единицу количества необработанного ката-

лизатора было извлечено больше металла, чем из 
отработанного катализатора после прокалки; при 
прокаливании 25 г катализатора при 600°C потеря 
веса составляет около 23.4%. Вероятно, это связа-
но с удалением влаги с поверхности оксида алю-
миния, реакциями карбонизации, сжиганием суль-
фидов металлов и дегидроксилированием оксида 
алюминия. Кроме того, органические вещества, 
содержащиеся в непрокаленном катализаторе, так-
же переходят в раствор во время выщелачивания. 
Однако, в процессе выщелачивания прокаленного 
катализатора было установлено, что раствор имеет 
более низкое содержание органических веществ, и 
конечный pH раствора равен 11.2. По этой причине 
к отработанному катализатору гидрообессерива-
ния была применена обработка прокалкой, а вли-
яющие на процесс независимые переменные были 
оптимизированы.

Влияние температуры и времени прокалки. 
Результаты экспериментов, проведенных при раз-
личных температурах и времени прокалки, пред-
ставлены на рис. 4 и 5, соответственно. Из рисунков 
видно, что показатели выщелачивания молибдена, 
как правило, увеличиваются с ростом температуры 
и продолжительности прокалки. Интенсивность 
растворения молибдена составила 81.92% при тем-
пературе прокалки 600°C и времени 120 мин. Од-
нако, поскольку при дальнейшем увеличении про-
должительности процесса роста эффективности 
выщелачивания металлов не наблюдалось, после-
дующие эксперименты были проведены при тех же 
температуре и времени прокалки [15, 17].

Рис. 3. Технологическая схема процессов прокалки и 
выщелачивания отработанного катализатора.
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Влияние размера частиц. На рис. 6 представ-
лены результаты экспериментов, проведенных с 
различными размерами частиц в диапазоне +30– 
20 мкм и +600–300 мкм, для исследования влия-
ния размера частиц на выщелачивание молибдена. 
На рис. 6 ясно видно, что увеличение размера ча-
стиц отрицательно влияет на эффективность вы-
щелачивания металлов, а уменьшение их размера 
приводит к увеличению эффективности процесса. 
Это можно объяснить высвобождением молибдена 
из частиц меньшего размера и максимальным ко-
личеством металла, переходящего в раствор в ре-
зультате реакции выщелачивания [19]. Так, эффек-
тивность выщелачивания молибдена с размером 
частиц +75–30 мкм составила 82.75%. С другой 
стороны, для частиц размером менее +75–30 мкм 
не наблюдалось значительного увеличения эффек-
тивности выщелачивания металла, поэтому после-
дующие исследования были продолжены с разме-
ром частиц + 75–30 мкм.

Влияние соотношения жидкость/твердое ве-
щество. На рис. 7 показана зависимость эффектив-
ности выщелачивания металла от различных соот-
ношений жидкость/твердое вещество в диапазоне 
1–12 мл/г. Согласно данным на рис. 7, эффектив-
ность растворения молибдена увеличивалась до  
6 мл/г; более высокое соотношение жидкость/твер-
дое вещество не показало значительного увеличе-
ния количества выщелачиваемого молибдена. Это 
связано с тем, что эффективность выщелачивания 
ограничивается отсутствием достаточного количе-
ства растворителя для растворения металлов из-за 
присутствия большого количество аммиака [20]. 
Следовательно, в следующих экспериментах соот-
ношение жидкость/твердое вещество оставалось 
на уровне 6 мл/г.

Влияние концентрации аммиака. Результа-
ты, полученные в результате экспериментов по 
выщелачиванию, выполненных при различных 

Рис. 6. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена из катализатора от размеров его частиц.

Рис. 7. Влияние соотношения жидкость/твердое веще-
ство на выщелачивание молибдена.

Рис. 4. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена из катализатора от температуры прокалки.

Рис. 5. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена из катализатора от времени прокалки.
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концентрациях аммиака (0.25–1.5 M), показаны на 
рис. 8. Результаты показывают, что эффективность 
выщелачивания молибдена увеличилась при кон-
центрации аммиака 1 М, а самые высокие значе-
ния выщелачивания молибдена при концентрации 
аммиака на уровне 0.5 М составляли 83.56%. При 
концентрациях аммиака выше 1 М значительного 
увеличения эффективности выщелачивания метал-
лов не наблюдалось [3, 4]. Поскольку известно, что 
увеличение концентрации растворителя повышает 
эффективность реакции в любом процессе выщела-
чивания, можно сказать, что в данном случае рост 
концентрации аммиака увеличит скорость раство-
рения металлов. Остальные эксперименты прово-
дились при концентрации аммиака 1 М.

Влияние температуры и времени выщела-
чивания. Были также проведены эксперименты 
при различных температурах (10–100°C) и време-
ни выщелачивания (15–180 мин) для изучения их 

влияния на выходы выщелачивания молибдена; по-
лученные результаты представлены на рис. 9 и 10. 
Результаты показали, что повышение температуры 
приводит к увеличению эффективности выщелачи-
вания металла. Когда температура выщелачивания 
повышается с 10 до 80°C, видно, что процент вы-
щелачивания молибдена значительно увеличивает-
ся, и через 60 мин молибден переходит в раствор 
на 83.27%. С другой стороны, повышение темпе-
ратуры выше 80°C приводит лишь к незначитель-
ному увеличению эффективности выщелачивания 
молибдена. Исходя из этих результатов можно 
сказать, что скорость увеличения эффективности 
выщелачивания при температурах выше 80°C от-
носительно снижается [16]. Для последующих экс-
периментов температура и время выщелачивания 
были выбраны равными 80°C и 90 мин, соответ-
ственно.

Влияние скорости перемешивания. Экспери-
менты по выщелачиванию проводили в диапазоне 

Рис. 9. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена от температуры выщелачивания.

Рис. 10. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена от времени выщелачивания.

Рис. 11. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена из катализатора от скорости перемешивания 
раствора.

Рис. 8. Зависимость эффективности выщелачивания 
молибдена из катализатора от концентрации аммиака.
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Таблица 2. Наиболее подходящие уравнения и значения коэффициента корреляции (R2) между временем выщелачи-
вания и значениями извлечения металлов кинетических моделей

Модель
Температура, °C

10 20 40 60 80 100

Контроль диффузии 
жидкой пленки

R2 = 0.9909 R2 = 0.9978 R2 = 0.9900 R2 = 0.9939 R2 = 0.9918 R2 = 0.9952
y = 0.00004 –  

– 0.055
y = 0.00009–  

– 0.074
y = 0.00010–  

– 0.063
y = 0.00025–  

– 0.088
y = 0.00045–  

– 0.099
y = 0.00075–  

– 0.084
Контроль поверх-

ностных химических 
реакций

R2 = 0.9564 R2 = 0.96712 R2 = 0.9826 R2 = 0.9794 R2 = 0.9872 R2 = 0.9802
y = 0.00097–  

– 0.054
y = 0.0027–  

– 0.068
y = 0.00081–  

– 0.041
y = 0.00097–  

– 0.054
y = 0.0027–  

– 0.068
y = 0.0035 –  

– 0.035
Контроль пленочной 
диффузии через слой 

продукта

R2 = 0.9819 R2 = 0.9694 R2 = 0.9813 R2 = 0.9909 R2 = 0.9734 R2 = 0.9874
y = 0.079–  

– 0.174
y = 0.091–  

– 0.134
y = 0.066–  

– 0.119
y = 0.079–  

– 0.174
y = 0.091–  

– 0.134
y = 0.097–  

– 0.172

скоростей перемешивания от 50 до 600 об./мин; ре-
зультаты представлены на рис. 11. По результатам 
экспериментов видно, что при увеличении скорости 
перемешивания с 50 до 400 об./мин эффективность 
выщелачивания молибдена из использованного ка-
тализатора повышается до 92.54%. При скорости 
перемешивания 500 об./мин выход выщелачивания 
молибдена достигает 93.25%. Это может быть свя-
зано с уменьшением толщины пограничного слоя 
вокруг частицы и увеличением количества метал-
ла, поступающего в раствор, вследствие увеличе-
ния скорости перемешивания [17]. Наивысшие зна-
чения выщелачивания металлического молибдена 
достигали 94.75% при скорости перемешивания 
600 об./мин.

Известно, что все металлы в структуре отрабо-
танного катализатора гидрообессеривания раство-
ряются в определенном количестве в кислой среде. 
Кроме того, некоторые металлы, такие как Мо и 
Al, растворяют в присутствии щелочного выщела-
чивающего агента. Поскольку металлический Мо 
является амфотерным, он легко растворяется как в 
кислой, так и в основной выщелачивающей среде. 
Однако, Co и Ni растворяются только в кислых сре-
дах. Эксперименты по выщелачиванию проводили 
при низких концентрациях аммиака (0.25–1.5 М) и 
в диапазоне pH 10–13. Для этих условий выщела-
чивания растворимость Мо высока, тогда как рас-
творимость Co и Ni довольно низкая. В растворе 
содержится высокий процент молибдена и мало 
растворенного алюминия. Кроме того, кобальт и 
никель переходят в среду раствора до постоянных 
равновесных значений. Таким образом, раствор со-

держит до 96% молибдена, около 3.5% алюминия и 
0.5% кобальта + никеля.

Кинетические исследования. Кинетика про-
цессов выщелачивания, протекающих в твердой и 
жидкой фазах, объясняется моделями гетерогенных 
реакций [18, 20, 21]. Это исследование проводи-
лось в присутствии реагента для выщелачивания –  
аммиака; для определения кинетики выщелачива-
ния использовалась модель сжимающегося ядра. 
Согласно этой модели, увеличение толщины диф-
фузионного слоя вокруг твердой частицы во вре-
мя реакции растворения значительно снижает 
скорость растворения. В модели сжимающегося 
ядра скорость реакции контролируется такими ме-
ханизмами, как диффузия жидкой пленки [уравне-
ние (3)], пленочная диффузия [уравнение (4)] и по-
верхностная химическая реакция  [уравнение (5)]. 
Соответственно, скорость реакции контролируется 
самой медленной стадией из всех реакций выще-
лачивания.

t = [1 – (1 – x)],                             (3)
t = k[1 – 3(1 – x)2/3 + 2(1 – x)],                  (4)

t = k[1 – (1 – x)1/3].                          (5)
В приведенных выше уравнениях: k – константа 

скорости реакции, мин–1; t – время реакции, мин;  
x – соотношение жидкость/твердое вещество. Кро-
ме того, вводится коэффициент корреляции реак-
ций растворения, который рассчитывается с уче-
том приведенных выше уравнений. Из значений 
коэффициента корреляции следует, что экспери-
ментальные результаты более сопоставимы с урав-
нением (4) (R2 = 0.9948) (табл. 2). Соответственно, 
скорость растворения молибдена может быть вы-
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ражена механизмом пленочной диффузии в модели 
сжимающегося ядра (рис. 12).

Энергия активации (Ea) процесса выщелачива-
ния может быть рассчитана путем построения гра-
фика, как показано на рис. 13, с использованием 
уравнения Аренниуса [уравнение (6)] и экспери-
ментальных результатов при различных темпера-
турах (10–100°C):

но, что влияние температуры и времени прокалки 
наиболее значимо при выщелачивании металлов. 
Самый высокий показатель выщелачивания молиб-
дена (82.58%) был достигнут при температуре про-
калки 500°C и времени прокалки 120 мин. С другой 
стороны, из экспериментальных данных видно, что 
время и температура выщелачивания существенно 
влияют на эффективность выщелачивания метал-
лов – максимальные значения растворения молиб-
дена (92.74%) были достигнуты при оптимальных 
условиях испытаний: температура прокалки 600°C, 
время прокалки 120 мин, размер частиц +75– 
30 мкм, соотношение жидкость/твердое вещество  
6 мл/г, концентрация аммиака 1 M, температура вы-
щелачивания 80°C, время выщелачивания 90 мин, 
скорость перемешивания 400 об./мин. Результаты 
кинетических исследований показывают, что реак-
ции растворения молибдена в присутствии аммиа-
ка контролируются механизмом диффузии жидкой 
пленки. Значение энергии активации для молибде-
на составило 10.89 кДж/моль. Результаты показы-
вают, что аммиак можно использовать в качестве 
растворителя при выщелачивании молибдена из 
отработанных катализаторов.
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Рис. 12. Модель диффузии жидкой пленки [уравне- 
ние (4)]. Рис. 13. График зависимости 1/T от ln k.

В уравнении Аренниуса: k – константа скорости 
реакции, мин–1; A – предэкспоненциальный мно-
житель; Ea – энергия активации реакции, Дж/моль;  
R – универсальная газовая постоянная, Дж/моль K; 
Т – температура, K. Величина Ea дает информацию 
о механизме, с помощью которого контролируют-
ся гетерогенные реакции, а именно: гетерогенные 
реакции, контролируемые поверхностной химиче-
ской реакцией, когда Ea > 40 кДж/моль; механизм 
пленочной диффузии при Ea< 20 кДж/моль [19, 
21, 22]. В этом исследовании значение энергии 
активации для молибдена было рассчитано как  
10.89 кДж/моль. Результаты показывают, что про-
цесс выщелачивания контролируется механизмом 
поверхностной химической реакции.

Таким образом, при изучении влияния темпера-
туры и времени прокалки, размера частиц, соотно-
шения жидкость/твердое вещество, концентрации 
аммиака, температуры и времени выщелачивания, 
а также параметров скорости перемешивания мо-
либдена, используемого в катализаторе, показа-
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Свойства текучести иранской сырой нефти при низких температурах были исследованы с использова-
нием двух различных имидазолиевых ионных жидкостей, включая 1-додецил-3-метилимидазолий-бис 
(трифторметансульфонил) имид ([C12mim][NTf2]) и 1-тетрадецил-3-метилимидазолий-бис (трифтороме-
тансульфонил) имид ([C14mim][NTf2]). Жидкость [C12mim][NTf2] продемонстрировала высокую способ-
ность снижать температуру застывания до 12°C при оптимальных характеристиках при ее добавлении 
в концентрации 2000 ppm. Характеристики процесса кристаллизации парафина в необработанной и 
обработанной сырой нефти контролировали с помощью дифференциальной сканирующей калориметрии 
(DSC) и поляризационной оптической микроскопии (POM). Результаты DSC и POM показали, что при-
сутствие обеих ионных жидкостей изменяет процесс кристаллизации и увеличивает время осаждения 
парафина. Кроме того, благодаря добавлению [C14mim][NTf2] реологические свойства сырой нефти 
улучшились, а вязкость снизилась на 73% при 23.5°C и на 87% при 15°C.

Ключевые слова: сырая нефть, имидазолий, ионная жидкость (ИЖ), температура застывания, темпе-
ратура появления парафина
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Отложение парафина – один из ведущих пара-
метров при хранении и транспортировке парафи-
нистой сырой нефти [1, 2]. При понижении темпе-
ратуры сырой нефти в ней образуются кристаллы 
парафина в виде осаждения парафиновых цепей 
[3]. Ван-дер-Ваальсовы силы взаимодействия меж-
ду кристаллами вызывают образование охватыва-
ющей весь объем сетки, которая задерживает жид-
кую нефть и ограничивает поток, что приводит к 
закупориванию трубопроводов [4–6]. Кристаллы 
твердого парафина в жидкой нефти изменяют ее 
реологические свойства, превращая ньютоновскую 
жидкость с низкой вязкостью в гель с очень слож-
ным реологическим поведением с пределом теку-
чести [7–10]. Среди химических параметров сырой 
нефти преимущественным является температура 
образования центров кристаллизации парафина 
[11, 12]. Эта проблема может быть исследована с 
помощью температуры появления парафина (WAT) 

(или «точки помутнения»), которая очень специ-
фична для любой сырой нефти [13]. 

В литературе сообщалось о нескольких спосо-
бах улучшения текучести, сырой нефти при низких 
температурах [14–16]. Депрессорная присадка, по-
нижающая температуру застывания (PPD), также 
известная как улучшитель текучести или модифи-
катор кристаллов парафина, может замедлить рост 
кристаллов парафина и изменить процесс кристал-
лизации парафина [17–19]. В последнее время из-
учение механизма PPD для изменения реологиче-
ских свойств сырой нефти стало новым фокусом 
исследований [16, 20, 21]. 

Структура естественных депрессорных приса-
док, понижающих температуру застывания, кото-
рые представляют собой парафинистые материалы, 
предоставила нужные ключи к решению совре-
менных проблем в области синтеза. Предыдущий 
синтез природных углеводородов в качестве де-
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прессорных присадок, понижающих температуру 
застывания, выпускаемых в форме воскообразных 
материалов, предоставил дополнительные данные 
для исследования материалов этого типа [22]. В 
1931 г. были внедрены алкилированные нафтали-
ны, алкильные группы которых содержали линей-
ные парафиновые углеводородные структуры [23]. 
В конечном итоге на рынке появилось множество 
других синтетических материалов, используемых 
в качестве депрессорных присадок, понижающих 
температуру застывания. Большинство из них ос-
нованы на высокомолекулярных полимерах, таких 
как сложные эфиры малеиновой кислоты [24], по-
лимерные сложные эфиры акриловой и метакрило-
вой кислот [25], полимеры и сополимеры этилена и 
винилацетата [26]. 

По-видимому, все упомянутые PPD содержат 
как полярные, так и неполярные части, которые 
сильно влияют на эффективность PPD. Неполяр-
ные фрагменты могут образовывать кристаллы с 
молекулами парафина, адсорбируя их в процессе 
совместной кристаллизации. Кристаллы парафина 
будут отталкиваться полярными фрагментами под 
действием электростатической силы и дезоргани-
зовать процесс кристаллизации парафина [17].

Ионные жидкости (ИЖ) с большим содержа-
нием органических катионов (в основном азотсо-
держащих) и небольшим содержанием неоргани-
ческих анионов представляют собой вещества с 
температурой плавления ниже 100°C. В соответ-
ствии с этим описаны различные сочетания кати-
онов и анионов, способные образовывать ИЖ [27]. 
Поэтому для изучения характеристик ионных жид-
костей, используемых в качестве депрессорных 
присадок, понижающих температуру застывания, 
можно использовать ИЖ на основе парафинистой 
алкильной группы, содержащей катион, связанный 
с гидрофобным анионом.

Kuzmić и др. [28] выявили, что гетероцикличе-
ский азот PPD может изменять размер кристаллов 

парафина и уменьшать прочность геля сырой неф-
ти, и что можно получать более высокую диспер-
гирующую активность, применяя азотсодержащее 
кольцо в структуре [29]; впоследствии в качестве 
катиона ИЖ был выбран имидазолий. Чтобы по-
высить эффективность снижения температуры 
застывания, с имидазолием с длинной алкильной 
цепью был соединен анион NTf2 для получения 
высокогидрофобной ИЖ [30], что может повысить 
растворимость ИЖ в сырой нефти и усилить взаи-
модействие между алкильной цепью в присадке и 
парафином в сырой нефти. ИЖ [C14mim][NTf2] и 
[C12mim][NTf2] были выбраны потому, что в отли-
чие от многих других доступных жидкостей на ос-
нове имидазолия с разной длиной алкильной цепи 
(2–14) и различными анионами (PF6, BF4, NTf2, 
дицианамид, метилсульфат и галогенид), которые 
имеют очень низкую растворимость в отобранной 
сырой нефти, эти ИЖ полностью смешиваются с 
жидкими нефтепродуктами. Кроме того, они тер-
мически стабильны, не проявляют коррозионного 
воздействия на чугун в окружающей среде [31].

Образование активных центров кристаллиза-
ции, сокристаллизация и адсорбция  — вот идеи, 
объясняющие механизмы действия PPD. PPD изме-
няют размер и форму кристаллов и препятствуют 
скоплению кристаллов парафина [32]. Цель данной 
работы – исследование влияния IL-PPD на форму 
и размер кристаллов парафина и реологические 
свойства парафинистой сырой нефти.

Кроме того, с помощью DSC и POM было из-
учено влияние ионных жидкостей на процесс 
кристаллизации парафина, а также проведены ре-
ологические исследования обработанной и необра-
ботанной сырой нефти.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Материалы. Сырая нефть была получена на од-

ном из нефтяных месторождений, расположенных 

Таблица 1. Общие свойства иранской тяжелой сырой нефти

Эксперименты Единица измерения Стандартный метод Результаты
Плотность по шкале API при 15°C – ASTM D1298 24.51 ± 0.50
Вязкость при 15°C мПа·с ASTM D445 31.05 ± 0.10
Содержание парафина мас. % BP 237 11.40 ± 0.05
Асфальтены мас. % IP 143 2.80 ± 0.05
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на юге Ирана (табл. 1). Химические вещества для 
синтеза ИЖ были приобретены у компании Merck 
и использовались без дополнительной очистки.

Характеристики сырой нефти. Для определе-
ния содержания асфальтенов в сырой нефти приме-
нялась методика IP 143. Согласно этой методике от-
деляли асфальтены от парафинистой сырой нефти 
с помощью н-гептана, а затем промывали осажден-
ную фазу обратным потоком горячего гептана для 
удаления парафинов. В завершение, взвешивали и 
рассчитывали конечное содержание асфальтенов.

Для определения процентного содержания 
осажденного парафина по массе использовалась 
методика BP 237, согласно которой раствор сырой 
нефти, не содержащей асфальтенов, растворяли в 
дихлорметане и охлаждали до –32°C.

Синтез ионных жидкостей. ИЖ были син-
тезированы и охарактеризованы, как описано в 
предыдущей работе [30]. В соответствии с ранее 
описанной процедурой, хлорид 1-додецил-3-ме-
тилимидазолия и хлорид 1-тетрадецил-3-метили-
мидазолия были синтезированы с использованием 
реакции 0.05 моля метилимидазола с 0.055 моля 
1-хлоралкана (хлордодекана, хлортетрадекана) 
в колбе с круглым дном в атмосфере азота с об-
ратным холодильником и с перемешиванием при 
70°C в течение 3 дней. Продукт промывали диэти-
ловым эфиром и сушили при 60°C под вакуумом. 
В реакции ионного обмена использовали хлорид 
1-додецил-3-метилимидазолия и хлорид 1-тетра-
децил-3-метилимидазолия вместе с солью бис 
(трифторметансульфонил) имида лития. 0.05 моля 
LiNTf2 и 0.05 моля хлоридных ИЖ растворяли в 
воде и интенсивно перемешивали в течение 15 
мин. Неводную фазу промывали водой и сушили 
при 60°C под вакуумом.

Методы характеризации. Для исследования 
структуры ИЖ использовали метод ядерно-магнит-
ного резонанса высокого разрешения (1H ЯМР) на 
спектрометре Bruker Avance 500 (Германия). Эле-
ментный анализ синтезированных ИЖ проводили 
на элементном анализаторе Vario Max производ-
ства компании Elementar (Германия). 

Измерение температуры застывания. Этот 
параметр определяется как самая низкая темпера-
тура, при которой сырая нефть свободно течет в 
определенных условиях испытаний. Для определе-

ния температуры застывания сырой нефти на ос-
нове метода ASTM D5853 использовали холодиль-
ник производства компании Linteronic Technologies 
(LT/RB-53100/M), предназначенный для определе-
ния температуры помутнения и застывания. Чтобы 
исключить термическую предысторию, образцы 
сырой нефти выдерживали при 60°C в течение  
30 мин и статически охлаждали до комнатной тем-
пературы. Предварительно нагретые образцы сы-
рой нефти помещали в пробирки и затем выдержи-
вали при комнатной температуре до тех пор, пока 
температура образцов не становилась постоянной. 
После этого образцы охлаждали в холодильнике 
Linteronic с постоянной скоростью 1°C и наклоня-
ли на 45 градусов до тех пор, пока сырая нефть не 
переставала течь. Температуру регистрировали как 
температуру застывания образца нефти. Каждое 
измерение выполняли трижды для подтверждения 
повторяемости при 1°C.

Характеристики кристаллизации. Для опре-
деления температуры появления парафина можно 
использовать различные экспериментальные методы. 

В частности:
– дифференциальная сканирующая калориме-

трия (DSC) – для измерения теплоты фазового пе-
рехода при кристаллизации парафина.

– поляризационная оптическая микроскопия 
(POM) – основана на том факте, что нераствори-
мые кристаллы парафина поворачивают поляризо-
ванный свет, а жидкие углеводороды – нет.

Значение температуры появления парафина 
(WAT) зависит от метода анализа. Например, ми-
кроскопия позволяет наблюдать гораздо более мел-
кие кристаллы, чем визуальный метод наблюдения 
невооруженным глазом. Здесь использовались сле-
дующие методы.

Дифференциальная сканирующая калориме-
трия. С целью изучения взаимодействия ИЖ с 
кристаллами парафина был проведен термический 
анализ с использованием DSC для определения 
температуры появления парафина (WAT).

Измерения методом DSC проводили на приборе 
PerkinElmer DSC 8000 (США). Образцы помещали 
в поддон для образцов в атмосфере азота и нагре-
вали от комнатной температуры до 60°C, а затем 
охлаждали до 0°C со скоростью 1°C/мин.
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Микроскопия. Для изучения морфологии кри-
сталлов парафина в обработанной и необрабо-
танной сырой нефти использовали световой ми-
кроскоп со взаимно-ортогональной поляризацией 
(OLYMPUS BX51, Япония). Использование поля-
ризованного света позволяет выделять кристаллы 
парафина яркими пятнами на черном фоне. Этот 
метод может обеспечить самое высокое значение 
WAT для сырой нефти.

Согласно этому методу для наблюдения за об-
разцом нефти используется микроскоп со ступе-
нями нагрева и замораживания. Использовалась 
ступень THMS600 производства компании Linkam, 
которая охлаждала образец сырой нефти с посто-
янной скоростью. Образцы сырой нефти (необра-
ботанные и обработанные) сначала нагревали до 
60°C и выдерживали при этой температуре в тече-
ние 30 мин для очистки термической предыстории, 
а затем образец помещали на предметное стекло 
и накрывали покровным стеклом. Образцы охла-
ждали со скоростью 1°C/мин с точностью и ста-
бильностью 0.01°C, наблюдали под микроскопом в 
диапазоне температур от 60 до 0°C, а изображения 
регистрировали вручную.

Реологические измерения. Реологические экс-
перименты были выполнены на реометре MCR 302 
Anton Paar с конусом с углом раствора 1 градус и 
диаметром 25 мм. 

Кажущуюся вязкость обработанной и необра-
ботанной сырой нефти измеряли автоматическим 
цифровым двухтрубным вискоденсиметром SVM-
3000 (вискозиметр Штабингера) производства ком-
пании Anton Paar (Австрия). 

Точность была выше, чем ±1×10–4 мПа·с, со 
среднеквадратической погрешностью измерения 
температуры ±0.01°C. Измерения проводили на ос-
нове метода ASTM D7042 (Стандартный метод ис-
пытания динамической вязкости и плотности жид-
костей с помощью вискозиметра Штабингера). Для 
очистки термической предыстории и предыстории 
сдвига образцов образцы нагревали до 60°C и вы-
держивали при этой температуре в течение 30 мин.

Кривые зависимости напряжения сдвига от ско-
рости сдвига и вязкости от скорости сдвига были 
определены при температуре застывания и значе-
ниях выше и ниже нее.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Характеристика ионных жидкостей. Эле-

ментный анализ был выполнен с помощью эле-
ментного анализатора Vario Max Elementar. Спек-
тры ядерно-магнитного резонанса высокого 
разрешения (1H ЯМР) получены на спектрометре 
Bruker Avance 500.

Бис(трифторметансульфонил)имид 1-додецил- 
3-метилимидазолия: 1H ЯМР (CDCl3, 500 МГц): δ:  
0.87 (t, 3H), J = 0.03 Гц, 1.25 (d, 18H), 1.83 (d, 2H), 
3.93 (s, 3H), 4.15 (q, 2H), 7.33 (д, 2H), 8.71 (s, 1H). 
C18H31F6N3O4S2 (531.577): вычислено, %: C 40.7, H 
5.9, N 7.9, O 12.0, S 12.1; измерено, %: C 40.9, H 6.0, 
N 7.9, O 12.2, S 12.0.

1-Тетрадецил-3-метилимидазолий бис(трифтор- 
метансульфонил)имид: 1H ЯМР (CDCl3, 500 МГц): 
δ: 0.85 (t, 3H) J = 0.03 Гц, 1.23 (d, 22H), 1.74 (d, 2H), 
3.90 (s, 3H), 4.10 (q, 2H), 7.33 (d, 2H), 8.70 (s, 1H). 
C20H35F6N3O4S2 (559.630): вычислено, %: C 42.9, H 
6.3, N 7.5, O 11.4, S 11.5; измерено, %: C 43.1, H 6.5, 
N 7.4, O 12.5, S 11.9.

Физико-химические свойства ионных жид-
костей. Чтобы оценить эффективность ИЖ как 
присадок к сырой нефти, были получены зави-
симости физико-химических свойств, а именно 
экспериментальных данных по плотности (ρ), ди-
намической и кинематической вязкости (η и ν), 
показателю преломления (nD), поверхностному 
натяжению (σ) и коэффициенту теплового расши-
рения (αp), от температуры в диапазоне от 283.15 
до 363.15 K, как подробно описано в работе Hazrati 
и др. [30]. Краткое описание важных свойств пред-
ставлено в табл. 2.

Понижение температуры застывания. Вли-
яние синтезированных ИЖ [C12mim][NTf2] и 
[C14mim][NTf2] на температуру застывания сырой 
нефти показано в табл. 3. Температура застывания 
снижалась при каждой концентрации ИЖ, и эф-
фективность этого снижения возрастала с увели-
чением концентрации присадки в сырой нефти до  
2000 ppm. 

Присадка [C14mim][NTf2] имела больший эф-
фект снижения температуры застывания и пони-
жала температуру застывания на 6°C при концен-
трации 250 ppm и до 12°C при 2000 ppm; при этом 
дозы более 2000 ppm могут дополнительно снизить 
температуру застывания в небольшой степени, од-
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нако это экономически нецелесообразно. Даль-
нейшее увеличение концентрации депрессорных 
присадок, понижающих температуру застывания, 
сопряжено лишь с добавлением парафина в си-
стему, что в конечном итоге приводит к обратно-
му эффекту, возможно, из-за высокой температуры 
кристаллизации ионных жидкостей. Различная 
длина алкильных боковых цепей может обеспе-
чить более благоприятные места для адсорбции 
кристаллов парафина; следовательно, присадка 
[C12mim][NTf2] использовалась как ИЖ с более 
короткой подвешенной цепью. Данные, представ-
ленные в табл. 3, показывают, что [C12mim][NTf2] 
может снизить температуру застывания на 3°C при 
концентрации 250 ppm. Разница между ИЖ в спо-
собности к понижению температуры застывания 
показана на рис. 1: присадка [C14mim][NTf2] сни-
жает температуру застывания более эффективно, 
чем [C12mim][NTf2], что связано с тем, что ее более 
длинная алкильная боковая цепь может лучше реа-
гировать с молекулами парафина в сырой нефти и 
кристаллизоваться совместно с ними, снижая тем-
пературу застывания.

Исследования кристаллизации. Для оценки 
температуры появления парафина использовали 
метод DSC и микроскопию. Результаты примене-

ния этих методов представлены в табл. 3. По ним 
видно, что присадка [C14mim][NTf2] в концентра-
ции 2000 ppm может снизить WAT с 23.5 до 19.4°C.

Микроскопия. Значения WAT были определе-
ны в момент визуальной идентификации первых 
кристаллов парафина при 20-кратном увеличении. 
Микрофотографии POM приведены на рис. 2.

Таблица 2. Характеристика ионных жидкостей при температуре 40°C и давлении 1 атм [30]

Ионная  
жидкость Молекулярное строение Молекулярная 

масса, г/моль

Температура 
плавления, 

°C

Плотность, 
г/см3 при 

40°C

Вязкость, 
мПа·с

при 40°C
[C12mim][NTf2] 531.6±0.1 22.5±0.1 1.2322±0.0001 63.54±0.01

[C14mim][NTf2] 559.6±0.1 34.4±0.1 1.1971±0.0001 83.54±0.01

N N C12H25 F
S

F

F N

O

O
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FO
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O
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Таблица 3. Экспериментальные данные по температуре застывания и WAT для необработанной сырой нефти и сы-
рой нефти с различными присадками

Нефть Температура  
застывания, °C

WAT, °C
DSC POM

Сырая нефть +15±1 +23.5±0.2 +23.6±0.1
Cырая нефть + 2000 ppm [C12mim][NTf2] +12±1 +23.0±0.1 +23.0±0.1
Cырая нефть + 2000 ppm [C14mim][NTf2] +6±1 +19.4±0.1 +19.4±0.1

Рис. 1. Температура застывания сырой нефти в зави-
симости от концентрации присадок [C12mim][NTf2] (1) 
и [C14mim][NTf2] (2) на основе метода ASTM D 5853.
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На рис. 2а показано, что кристаллы парафина 
необработанной сырой нефти имеют игольчатую 
форму, которая имеет большую площадь поверхно-
сти сопряжения кристалл-нефть с высокой поверх-
ностной энергией. При понижении температуры 
кристаллы парафина сцепляются друг с другом, об-
разуя гелевые структуры; следовательно, текучесть 
сырой нефти в низкотемпературных условиях 
ухудшается. С другой стороны, в присутствии при-
садки [C14mim][NTf2] с концентрацией 2000 ppm  
(рис. 2b) образуются большие сферические кри-
сталлы, что согласуется с предыдущими иссле-
дованиями [33]. Могут существовать некото-
рые молекулярные силы, способствующие росту 
кристаллов парафина с образованием агрегатов. 
Во-первых, имидазолиевые ароматические коль-
ца ИЖ могут взаимодействовать с асфальтенами 
благодаря силам притяжения π–π. Во-вторых, про-
исходит межмолекулярное и внутримолекуляр-
ное гидрофобное накопление алкильных боковых 
цепей. Алкильные боковые цепи ИЖ, которые не 
полностью провзаимодействовали с парафином, 
имеют доступные участки адсорбции для парафи-
на с короткой цепью, позволяющие создавать боль-
шие агрегаты при понижении температуры [20]. 
Следовательно, они взаимодействуют с растущими 
парафинами сырой нефти в процессе совместной 
кристаллизации с природными парафинами сы-
рой нефти, что приводит к улучшению текучести 
обработанной сырой нефти. Эти взаимодействия 
приводят к деформации морфологии кристаллов 
парафина. После деформации эти кристаллы не 
могут пройти обычную серию стадий агрегации, в 
результате чего происходит сдвиг температуры за-
стывания. 

Термограммы DSC. Температура появления 
парафина (WAT) представляет собой значение, при 
котором в сырой нефти появляются самые первые 
кристаллы парафина, тогда как в анализе DSC этот 
параметр соответствует значению температуры, 
при котором кривая отклоняется от базовой линии. 
Метод DSC широко используется для изучения 
затвердевания парафина и взаимодействия между 
ингибиторами и парафинами [24, 34, 35], посколь-
ку он обладает высокой воспроизводимостью и 
точностью и потенциально предоставляет больше 
информации о процессе гелеобразования, чем про-
сто начальная температура. 

При WAT значительно увеличивается тепловой 
поток. Причина в том, что на этой стадии выпа-
дают кристаллы парафина. Следовательно, в этом 
эксперименте при достижении WAT наблюдается 
изменение фазы. Точное значение WAT может быть 
установлено по изменениям теплового потока в 
районе WAT.

На рис. 3 показаны кривые DSC для сырой неф-
ти, обработанной ИЖ, и для необработанной сы-
рой нефти. Из термограммы видно, что все кривые 
содержат два отдельных пика, соответствующих 
двум областям кристаллизации, что связано с боль-
шим разнообразием молекул парафина. Первый 
пик температуры в сырой нефти, обработанной 
присадками [C14mim][NTf2] и [C12mim][NTf2], был, 
соответственно, на 4.1 и 0.5°C ниже, чем у сырой 
нефти, что демонстрирует сдвиг WAT. При сравне-
нии результатов обработки с использованием двух 
ионных жидкостей присадка [C14mim][NTf2] про-
демонстрировала более высокую эффективность, 
чем присадка [C12mim][NTf2], что связано с разли-
чием в алкильной боковой цепи. Более длинная ал-

Рис. 2. Микроскопические изображения: a) необработанная сырая нефть и б) сырая нефть + 2000 ppm [C14mim][NTf2]. 
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кильная боковая цепь заставляет молекулы взаимо-
действовать с парафинами и сильнее снижать WAT 
и температуру застывания. Кроме того, пик в сы-
рой нефти более резкий, чем на других кривых, что 
приводит к меньшему времени осаждения. Второй 
пик после добавления ИЖ смещается в сторону бо-
лее высоких температур. Это объясняется тем, что 
добавление ИЖ изменяет процесс кристаллизации 
парафина и увеличивает время осаждения парафи-
на, улучшая, таким образом, низкотемпературную 
текучесть обработанной сырой нефти. 

Реологические свойства. На рис. 4а–в показа-
ны реограммы (зависимость скорости сдвига от на-
пряжения сдвига) необработанной и обработанной 
сырой нефти при 6, 15 и 20°C, соответственно.

При температуре 20°C (выше температуры за-
стывания) необработанная сырая нефть подчиня-
ется ньютоновскому закону, при этом напряжение 
сдвига возрастает с увеличением скорости сдвига 
линейно, с пренебрежимо малым пределом текуче-
сти (рис. 4в). При увеличении скорости сдвига вяз-
кость уменьшается, пока не станет практически по-
стоянной при высоких скоростях сдвига: 0.5 мПа·с 
при скорости сдвига 30 с–1.

При температуре 15°C и ниже сырая нефть ве-
дет себя как бингамово пластическое тело, поэто-
му для сохранения текучести она должна иметь 
предел текучести 25.2 Па (рис. 4б). Вязкость сни-
жается с 87.3 до 1.5 мПа·с за счет увеличения ско-
рости сдвига с 0.01 до 2.24 с–1, соответственно. С 
увеличением скорости сдвига вязкость непрерывно 
снижается с более низкой скоростью, достигая в 
конечном итоге постоянного значения. При темпе-
ратуре 15°C вязкость составляла 87.3 мПа·с, что в 
18 раз больше, чем при 20°C.

По результатам реологических экспериментов 
с сырой нефтью при температуре застывания или 
ниже (рис. 4а) видно, что сырая нефть полностью 
приобрела неньютоновские свойства, что соответ-
ствует модели Бингама, в которой первоначально 
сырая нефть ведет себя как неньютоновская жид-
кость, а затем с увеличением скорости сдвига ста-
новится ньютоновской жидкостью.

Показано, что после добавления ИЖ обработан-
ная сырая нефть может легко течь при 6°С и выше. 
Также показано, что вязкость снижается до низких 
значений, см. табл. 4 и рис. 5.

Эти данные показывают, что обработка сырой 
нефти обеими ИЖ снижает вязкость и предел те-

Рис. 3. Кривые DSC: (1) необработанная сырая нефть; 
(2) сырая нефть + 2000 ppm [C12mim][NTf2]; (3) сырая 
нефть + 2000 ppm [C14mim][NTf2].

Рис. 4. Реограммы: необработанная сырая нефть (а), сырая нефть + 2000 ppm [C12mim][NTf2] (б) и сырая нефть + 2000 ppm 
[C14mim][NTf2] (в) при температуре: (1) 6°С, (2) 15°С и (3) 20°С.
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кучести по сравнению с необработанной сырой 
нефтью. С другой стороны, уменьшение этих па-
раметров происходило в большей степени в случае 
обработки сырой нефти присадкой [C14mim][NTf2] 
по сравнению с обработкой присадкой [C12mim]· 
[NTf2]. Эта разница между ИЖ была менее замет-
на при низких температурах. Более высокая эф-
фективность [C14mim][NTf2] может быть связана 
с взаимодействием с более длинными алкильными 
цепями этой ИЖ, что приводит к диспергированию 
асфальтенов вокруг кристаллов парафина, препят-
ствующему агломерации кристаллов парафина и 
их росту. Кроме того, ИЖ с более длинной алкиль-
ной цепью, имеющей более крупный неполярный 
фрагмент, лучше сокристаллизируется с парафин-
ными цепями и диспергирует другие кристаллы 
парафина, удерживая мелкие частицы. 

Таким образом, в настоящем исследовании ИЖ 
[C12mim][NTf2] и [C14mim][NTf2] были использо-
ваны в качестве депрессорных присадок, понижа-
ющих температуру застывания иранской сырой 

нефти. Присадки [C14mim][NTf2] и [C12mim][NTf2] 
снизили температуру застывания на 12 и 3°C, соот-
ветственно, при добавлении в концентрации 2000 
ppm. Для изучения влияния ИЖ на снижение тем-
пературы застывания и на рост кристаллов пара-
фина были исследованы характеристики процесса 
кристаллизации парафина методами DSC и POM. 
Сочетание методов анализа DSC и POM позволя-
ет изучить влияние ингибитора на значения WAT и 
рост частиц. 

Результаты показывают, что ИЖ явно уменьша-
ют размер кристаллов парафина и сдвигают образо-
вание кристаллических пластинок в область более 
низких температур. Следовательно, температура 
появления парафина снижается. Кроме того, были 
исследованы реологические свойства необработан-
ной и обработанной сырой нефти и продемонстри-
ровано снижение вязкости до 73% при 23.5°C и до 
87% при 15°C за счет добавления ИЖ. 
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Таблица 4. Вязкость необработанной и обработанной сырой нефти в зависимости от температуры, мПа·с

T, °C Вязкость сырой нефти Вязкость сырой нефти 
+ 2000 ppm [C12mim][NTf2]

Вязкость сырой нефти 
+ 2000 ppm [C14mim][NTf2]

6 2140±1 1896±1 1260±1
15 87.30±0.01 40.12±0.01 11.01± 0.01
25 0.291±0.002 0.150±0.001 0.0791±0.002
35 0.0561±0.0005 0.0633±0.0005 0.0758±0.0005
45 0.0354±0.0005 0.0352±0.0005 0.0352±0.0005

Рис. 5. Вязкость в зависимости от температуры:  
необработанная сырая нефть (1); сырая нефть + 2000 ppm  
[C12mim][NTf2] (2); сырая нефть + 2000 ppm  
[C14mim][NTf2] (3).
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Представлено моделирование и оптимизация псевдодвижущегося слоя в промышленном масштабе для 
очистки параксилола (п-ксилола, ПК) от смеси ароматических веществ C8. Процесс разделения был 
смоделирован с использованием стратегии моделирования истинного движущегося слоя. Основанный 
на процессе обучения-изучения алгоритм многокритериальной оптимизации (MOTLBO) улучшен за 
счет введения метода альфа-ограничения, который используется для оптимизации выхода ПК и рас-
хода десорбента. Усовершенствованный алгоритм MOTLBO имеет преимущества как с точки зрения 
сходимости, так и с точки зрения распределения по сравнению с алгоритмами NSGA-II и MOTLBO. 
Оптимизированные результаты предполагают, что для достижения более высокого выхода ПК необхо-
димо увеличить расход экстракта и потребление десорбента, одновременно поддерживая на постоянном 
уровне время шага и расход рафината.
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С момента разработки в 1960-х гг. псевдодвижу-
щийся слой (ПДС) широко применяли в процессах 
нефтехимического разделения, таких как адсорб-
ционное выделение ксилолов и нафты. Оптимиза-
ция процесса ПДС охватывает несколько целевых 

показателей: максимизация производства экстрак-
та и минимизация потребления десорбента, что в 
последние годы привлекло большое внимание к 
разработке технологии оптимизации [1–3]. Однако 
сходимость и распределение решений при много-

УСЛОВНЫЕ ОБОЗНАЧЕНИЯ

DLj коэффициент осевой диффузии в зоне j, м2/ч q* равновесная концентрация в твердой фазе, кг/м3

Ci ,j концентрация i в зоне j, кг/м3 qmi максимальная адсорбционная способность i, г/г
z осевое согласование, м Ki константа адсорбционного равновесия i, см3/мг
ε пористость слоя νj скорость жидкой фазы в зоне j, м/ч
KLi коэффициент массопередачи i, ч–1 QE расход экстракта, м3/ч
–
Cpi,j концентрация i в адсорбенте в зоне j, кг/м3 Ci,E концентрация i в экстракте, кг/м3

us скорость твердой фазы, м/ч QR расход рафината, м3/ч
εp пористость адсорбента CPX,R концентрация i в рафинате, кг/м3

ρp плотность твердой фазы, кг/м3 QF расход исходного материала, м3/ч
qi, j адсорбированное количество i в адсорбенте в 

зоне j, кг/м3
Ci, F концентрация i в исходном материале, кг/м3

Qj расход в зоне j, м3/ч QD расход десорбента, м3/ч
tS время этапа, с CPX,D концентрация i в десорбенте, кг/м3

Li/A коэффициент рефлюкса в i-зоне QH/X расход первой/второй промывки, м3/ч
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критериальной оптимизации всегда плохие из-за 
отсутствия кинетической модели адсорбции и эф-
фективного алгоритма оптимизации [4]. 

Алгоритм многокритериальной оптимизации на 
основе обучения-изучения (MOTLBO) – новый ин-
теллектуальный алгоритм оптимизации с меньшим 
количеством параметров, упрощенным алгоритмом 
и более высокой скоростью решения по сравнению 
с другими алгоритмами [5, 6]. Суть этого алгоритма 
заключается в моделировании процессов обучения 
и изучения между преподавателями и студентами в 
поиске оптимальных решений. В последние годы 
алгоритм MOTLBO привлекает большое внимание 
и широко применяется для решения многих задач 
оптимизации, однако это требует дополнительного 
улучшения возможностей локального поиска и ста-
бильности алгоритма, а также способности решать 
сложные задачи оптимизации с несколькими огра-
ничениями и сильной нелинейностью [7–9].

Мы построили модель ПДС, основанную на не-
стехиометрической кинетике адсорбции Ленгмю-
ра, и предложили усовершенствованный алгоритм 
MOTLBO с использованием методов ограничения 
альфа-канала, основанный на традиционном ал-
горитме MOTLBO для улучшения возможности 
и точности локальной оптимизации. Так, усовер-
шенствованный алгоритм MOTLBO применяется  
для оптимизации работы процесса ПДС при очист-
ке ПК. 

МОДЕЛЬ ПСЕВДОДВИЖУЩЕГОСЯ СЛОЯ 
Модель ПДС для очистки ПК построена в соот-

ветствии с технологией UOP, применяемой на ки-

тайском нефтеперерабатывающем заводе. Как по-
казано на рис. 1, в ПДС имеется 24 слоя. Позиции 
для входящего и выходящего потоков распределе-
ны по разным слоям и разделены фиксированным 
количеством слоев. При вращении поворотного 
клапана позиции всех потоков одновременно пере-
ключаются на следующий слой, имитируя движу-
щийся слой. ПК с высокой чистотой (>99.7 мас. %)  
выделяется из смеси ароматических веществ C8 
[ПК, м-ксилола (МК), о-ксилола (ОК) и этилбензо-
ла (ЭБ)] посредством процесса ПДС. 

В настоящем исследовании выбрана упрощен-
ная математическая модель без потери точности, 
чтобы уменьшить сложность вычисления и сокра-
тить усилия на идентификацию модели. В этом 
смысле процесс разделения был смоделирован с 
использованием стратегии моделирования истин-
ного подвижного слоя (ИПС), которая не учитыва-
ет радиальное распределение концентрации компо-
нентов в колоннах, а также влияние температуры и 
давления [10, 11]. Скорость массообмена описыва-
ется линейной моделью. Для описания равновесия 
многокомпонентной адсорбции используется не-
стехиометрическая изотерма Ленгмюра. Массовый 
баланс в жидкой фазе определяется формулой.

Поворотный клапан

Рис. 1. Псевдодвижущийся слой для выделения п-кси-
лола: D = десорбент, E = экстракт, F = топливо, R = 
рафинат.

(1)

(2)

(3)

массовый баланс в твердой фазе – формулой:

адсорбционное равновесие – приведенной ниже  
формулой:

Геометрические и рабочие параметры получены 
от промышленных нефтеперерабатывающих заво-
дов и перечислены в табл. 1. Расчетные кинетиче-
ские параметры адсорбции также оцениваются по 
промышленным данным и приведены там же. Зна-
чения прогнозируемой и фактической концентра-
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ции ароматических углеводородов C8 и десорбента 
п-диэтилбензол (ПДЭБ) показаны на рис. 2. Видно, 
что данная модель хорошо согласуется с произ-
водственным процессом. Средние ошибки между 
спрогнозированными и измеренными значениями 
составляют 5%, что в основном связано с допу-
щениями, примененными в нашей модели, такими 
как пренебрежение радиальной диффузией. Эта 
модель может быть использована для дальнейшей 
оптимизации.

УСОВЕРШЕНСТВОВАНИЕ АЛГОРИТМА 
MOTLBO 

Алгоритм MOTLBO был впервые предложен 
в публикации Rao и др., он моделирует процессы 
обучения и изучения между преподавателями и 
студентами [5]. Усовершенствованный алгоритм 
MOTLBO можно разделить на четыре части: ини-
циализация, обучение, изучение и обработка альфа- 
ограничения.

Инициализация. Все студенты генерируют-
ся случайным образом в двумерном пространстве 
размером N × D, где N – размер совокупности, 
D – количество субъектов. Процесс генерации мож-
но выразить следующей формулой:

собленности, определяемому как расстояние до 
скопления. Процесс выбора можно описать следу-
ющим образом:

Таблица 1. Условия эксплуатации и параметры модели псевдодвижущегося слоя

Геометрические параметры Условия эксплуатации Параметры модели
Lc = 122.7 см T = 177°С, P = 0.88 МПа Pe = 2000, dp = 0.92 мм
dc = 600 см t = 111 с ε = 0.39, ρ = 2.25 г/см3

Количество колонн = 24 QD = 361.8 м3/ч, QE = 185.1 м3/ч qm,ПК = 0.047 г/г, КПК = 1.03 см3/мг
Конфигурация = 5/9/7/3 QF = 265.0 м3/ч, QR = 463.7 м3/ч qm,МК = 0.168 г/г, КМК = 0.23 см3/мг
L2/A = 0.56, L3/A = 1.52 QH = 21.8 м3/ч, QX = 21.8 м3/ч qm,OX = 0.160 г/г, КOX = 0.23 см3/мг

L4/A = -0.48 QIV = 1133.0 м3/ч qm,ЭБ = 0.167 г/г, КЭБ = 0.23 см3/мг
qm,ПДЭБ = 0.120 г/г, КПДЭБ = 0.38 см3/мг

Рис. 2. Расчетный профиль концентрации жидкой фазы: 
(а) прогнозируемый; (б) фактический.

(4)

После g итераций оценку студента по каждому 
предмету i можно рассчитать следующим образом:

(5)

Раздел обучения. В разделе обучения выбира-
ются преподаватели из решения Парето с исполь-
зованием схемы рулетки по значению приспо-

где Xoldg
i и Xnewg

i обозначают оценку студента i до 
и после изучения, соответственно, mg

i
 обозначает 

средний балл по предмету j, Mg обозначает сред-
нюю оценку по всем предметам, Xoldg

teacher обозна-
чает преподавателя.

Раздел изучения позволяет студентам общать-
ся друг с другом, чтобы улучшить оценку. Для сту-

(6)
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дента Xi схема изучения корректируется в соответ-
ствии с разницей в оценках между студентом Xi и 
другим случайным студентом Xh (h ≠ i). Если Yg

i < 
Yg

h, тогда Xi лучше, чем Xh, следовательно, Xnew бу-
дет стремиться к Xi. Если Yg

i > Yg
h, тогда Xnew будет 

стремиться к Xh. Схема изучения может быть выра-
жена следующим образом:

5. Выбор. После этапа изучения производится 
смешивание и оценка Xnewg|a, Xnewg|b, Xoldg для 
получения новых совокупностей с более высокой 
оценкой. 

6. Итерация. Если количество итераций, g, 
меньше максимального значения, g = g + 1, про-
цесс вычисления переходит к этапу (3), в против-
ном случае цикл завершается.

Схема тестирования. Чтобы продемонстри-
ровать эффективность улучшенного алгоритма 
MOTLBO, были выбраны семь тестовых функций 
CTP1-CPT6 и TNK. Кроме того, для сравнения с 
усовершенствованным MOTLBO использовали 
алгоритмы MOTLBO и NSGA-II. Возьмем рассто-
яние генерации (GD), чтобы оценить качество ре-
шений Парето. Уравнение для GD выглядит следу-
ющим образом:

(7)

(8)

Обработка альфа-ограничения используется 
в данной статье для решения задачи многокритери-
альной оптимизации с ограничениями. Этот метод 
можно выразить следующим образом: 

(9)

где F и μ – значения целевой функции и уровень 
ограничения, соответственно. Если уровни ограни-
чения для x и y равны или удовлетворяют α-огра-
ничению, доминирующие отношения между этими 
двумя элементами будут определяться целевыми 
значениями, в противном случае – уровнем огра-
ничения. Этот этап ослабит уровень ограничения 
и, следовательно, позволит алгоритму сохранить 
полезную информацию из недопустимых решений 
во время оптимизации. 

Усовершенствованный алгоритм MOTLBO со-
стоит из следующих этапов.

1. Инициализация. Задание размера совокупно-
сти (N), количества переменных, целевых показате-
лей и итераций, а также границ решения.

2. Расчет. Вычисление значения целевой функ-
ции для всех элементов, выполнение ранжирова-
ния без доминирования и вычисление расстояния 
до скопления.

3. Обучение. Этап обучения выполняется соглас-
но уравнению (6), что помогает улучшить оценку 
ученика.

4. Изучение. Этап изучения выполняется в соот-
ветствии с уравнениями (7) и (8).

(10)

где P – множество решений Парето, Р* – истинные 
решения Парето, d(ν, P*) – минимальное расстоя-
ние между элементом P и истинным множеством 
Парето, значение GD предназначено для описания 
сходимости алгоритма. Это означает, что все ре-
зультаты оптимизации находятся в истинном мно-
жестве Парето, когда GD равно 0. Данное значение 
отражает отклонение между результатами оптими-
зации и истинным множеством Парето. Результаты 
представлены в табл. 2.

В отношении средних значений улучшенный 
алгоритм MOTLBO может превзойти два других 
алгоритма оптимизации. Согласно приведенным 
выше экспериментальным данным можно сделать 
вывод, что улучшенный алгоритм MOTLBO эф-
фективен для задач многокритериальной оптими-
зации.

ЗАДАЧА ОПТИМИЗАЦИИ
В процессе очистки ПК эффективность разделе-

ния ПДС может быть измерена по нескольким по-
казателям, таким как расход десорбента, выход ПК, 
чистота ПК и т.д. Однако эти показатели конфлик-
туют друг с другом, и единственного оптимального 
решения не существует. Поэтому очень важно оп-
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тимизировать процесс ПДС, применяя многокри-
териальный алгоритм. 

В данной работе в качестве целевых показателей 
выбраны минимизация расхода десорбента и мак-
симизация выхода ПК. Применительно к процессу 
ПДС есть только четыре независимых переменных 
расхода потока среди всех переменных, QE, QR, QD, 
QF, QI, QII, QIII, QIV; другими словами, имея четы-
ре определенные переменные, остальные можно 
вычислить в соответствии с зависимостями между 
ними. Другая важная переменная – tS – определяет 
скорость рециркуляции абсорбента и часто коррек-
тируется в соответствии с требованиями выхода и 
чистоты. В этом случае параметры QE, QR и tS вы-
бирают в качестве рабочих переменных для опти-
мизации. QIV и QF – фиксированные переменные. 
Математическое выражение задачи оптимизации 
выглядит следующим образом:

Целевые показатели:
Max J1 = rec_ПК(QE,QR,tS)

Min J2 = QD(QE,QR,tS)
С учетом

pur_ПК ≥ 97.7%
rec_ПК ≥ 92.0%

решения и фиксированных переменных:
110.4s ≤ tS ≤ 112.2s, 435.6 м3/ч ≤ QR ≤ 463.6 м3/ч

175.3 м3/ч ≤ QE ≤ 205.3 м3/ч, QF = 265.0 м3/ч,  
QIV = 1000.0 м3/ч,

чистоту и выход ПК можно рассчитать по формуле

ОБСУЖДЕНИЕ ОПТИМИЗАЦИИ
Задача оптимизации решается с применением 

усовершенствованного алгоритма MOTLBO. Для 
сравнения в статье приведены результаты опти-
мизации с использованием алгоритмов NSGA-II 
и MOTLBO. Как показано на рис. 3, расход десор-
бента увеличивается с увеличением выхода ПК, 
что указывает на то, что эти два показателя проти-
воречат друг другу, поэтому получить оптимальное 
решение для обоих показателей невозможно. По 
сравнению с NSGA-II, результаты с использова-
нием усовершенствованного алгоритма MOTLBO 
показывают преимущества как с точки зрения схо-
димости, так и с точки зрения распределения. При 
выходе ПК ниже 98.1% оптимизированный расход 

Таблица 2. Сравнение усовершенствованного алгоритма MOTLBO с алгоритмами MOTLBO и NSGA-II по значе-
нию GD

Контрольная 
точка

Усовершенствованный алгоритм 
MOTLBO MOTLBO NSGA-II

среднее отклонение среднее отклонение a среднее отклонение a

CTP 1 1.150E-04 1.895E-05 1.324E-04 1.381E-05 + 6.580E-04 2.834E-04 +
CTP 2 7.411E-05 1.284E-05 1.135E-04 1.910E-05 + 1.025E-03 4.281E-04 +
CTP 3 1.789E-03 4.531E-04 2.292E-03 2.654E-04 + 8.661E-03 1.484E-03 +
CTP 4 1.213E-02 1.475E-03 1.841E-02 5.017E-04 + 2.290E-02 8.461E-03 +
CTP 5 6.391E-04 9.989E-05 8.025E-04 1.334E-04 + 2.810E-03 1.033E-03 +
CTP 6 2.605E-04 3.912E-05 4.748E-04 3.582E-05 + 1.827E-03 5.243E-04 +
TNK 3.918E-04 1.115E-05 3.866E-04 1.326E-05 = 3.762E-04 2.265E-05 =

а “+/=” – критерий (или ранговый знак) Уилкоксона, который является общим символом, указывающим на эффект метода,  
“+” означает лучше, а “=” означает отсутствие существенной разницы.

(11)

(12)

Рис. 3. Оптимальные решения по Парето.
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десорбента, рассчитанный с помощью усовершен-
ствованного алгоритма MOTLBO, ниже, чем при 
расчете по алгоритму MOTLBO. Когда выход ПК 
превышает 98.1%, расход десорбента, рассчитан-
ный с помощью улучшенного алгоритма MOTLBO, 
выше. Однако в промышленности выход ПК всегда 
регулируется в диапазоне 92–98%, чтобы избежать 
большого потребления десорбента. Эти результаты 
показывают, что усовершенствованный алгоритм 
MOTLBO очень эффективен для оптимизации про-
цесса ПДС.

На рис. 4 показаны значения переменных реше-
ний (tS, QE и QR), вычисленные с помощью усовер-
шенствованного алгоритма MOTLBO. Было опре-
делено, что для получения более высокого выхода 
ПК требуется увеличить расход экстракта (QE) и 
потребление десорбента. При этом время этапа (tS) 
и расход рафината (QR) в процессе оптимизации 
практически не изменяются. Эти результаты дают 
инженеру руководство по использованию ПДС с 
различными требованиями к десорбции и выходу 
ПК, что имеет большое значение для повышения 

уровня эксплуатации промышленного ПДС слоя 
при очистке ПК.

Итак, предлагается усовершенствованный алго-
ритм MOTLBO для оптимизации процесса с ПДС. 
Алгоритм улучшен путем введения схемы альфа- 
ограничения для сохранения важной информации 
в недопустимом решении, что помогает улучшить 
сходимость и распределение решений для много-
критериальной оптимизации. 

Усовершенствованный алгоритм MOTLBO при-
меняется для оптимизации процесса ПДС, исполь-
зуемого для очистки ПК. Оптимизированный ре-
зультат показывает, что: 1) усовершенствованный 
алгоритм MOTLBO более эффективен при опти-
мизации ПДС, чем алгоритмы MOTLBO и NSGA-
II; 2) расход десорбента увеличивается с выходом 
ПК; 3) для достижения более высокого выхода ПК 
необходимо увеличить расход экстракта, одновре-
менно поддерживая на постоянном уровне время 
этапа и расход рафината. 
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Разработан сверхчувствительный модифицированный каталитический спектрофотометрический метод 
определения ванадия в смазочных маслах. Метод основан на каталитическом действии ванадия(V) на 
окисление N,N-диэтил-п-фенилендиамина броматом. Окисленный продукт измеряли спектрофотометри-
чески при 550 нм через 30 мин после начала реакции. Было исследовано тридцать активаторов в различ-
ных концентрациях для получения максимальной чувствительности. У 5-сульфосалициловой кислоты в 
присутствии лимонной кислоты зафиксирована сверхчувствительность с пределами обнаружения и коли-
чественного определения 5 и 17 пг/мл, соответственно. Такие значения позволяют напрямую определять 
ванадий без необходимости предварительного концентрирования. Оптимальные концентрации (ммоль/л) 
были следующими: 1.50 N,N-диэтил-п-фенилендиамина; 40 бромата; 4.0 5-сульфосалициловой кислоты 
и 60 лимонной кислоты. Превосходная линейность с коэффициентом корреляции 0.9998 была получена 
в диапазоне 0.02–0.50 нг/мл. Метод был также точным при относительном стандартном отклонении 
точности в течение дня и межсуточной (1.6 и 2.6%, соответственно). Метод был применен к различным 
образцам смазочного масла. Средние значения концентраций (нг/мл) и стандартного отклонения (n = 3) 
для первичных моторных, гидравлических и трансмиссионных масел составили 19.7 ± 0.27; 4.175 ± 0.175 
и 10.085 ± 0.16, соответственно, в то время как для отработанных моторных и трансмиссионных масел 
они составили 599.77 ± 5.39 и 60.34 ± 2.18, соответственно. Диапазон значений извлечения ванадия в 
пробах нефти, полученных при добавлении во все образцы, составлял 100.1–103.8%, что свидетельствует 
о хорошей точности.
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Как и большинство микроэлементов, ванадий 
играет важную роль в жизни на нашей планете. Ва-
надий является пятым по распространенности пере-
ходным элементом в земной коре и может попадать 
в окружающую среду в результате таких процес-
сов, как вулканическая активность, выветривание 
горных пород, лесные пожары и образование мор-
ских аэрозолей [1]. Ванадий в следовых количе-
ствах необходим для нормального роста клеток; и 
наоборот, ванадий в больших количествах оказыва-
ет токсичное воздействие [2].  В промышленности 
ванадий используется в качестве антикоррозийно-

го медиатора, стабилизатора, красителя, а также в 
производстве батарей и на атомных электростанци-
ях [3]. Неконтролируемый выброс ванадия может 
нанести вред окружающей среде. Таким образом, 
ванадий является элементом физиологического, 
промышленного и экологического значения [4].

Сырая нефть содержит несколько микроэлемен-
тов, включая ванадий. Соответственно, продукты, 
полученные из сырой нефти, такие как топливо, 
смазочные масла, парафины и асфальт, включают 
эти микроэлементы [5].
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Смазочные масла используются в двигателях и 
турбинах для минимизации износа от трения их 
движущихся частей, а также для предотвращения 
коррозии [6]. В то время как некоторые микроэле-
менты присутствуют в смазочных маслах в виде 
загрязняющих веществ, другие микроэлементы до-
бавляются в качестве металлоорганических приса-
док к смазочным маслам для улучшения их харак-
теристик [6, 7]. Присутствие в смазочных маслах 
некоторых микроэлементов, таких как ванадий, 
нежелательно, поскольку они могут вызывать об-
разование смол и снижать производительность 
двигателя. Во время нормальной работы двигатели 
и турбины изнашиваются, и, следовательно, обра-
зуются металлические и металлоорганические ча-
стицы, попадающие в смазочные масла [8]. Осо-
бое внимание уделяется определению ванадия в 
смазочных маслах, поскольку он очень агрессивен. 
Информация о содержании ванадия в смазочных 
маслах важна для профилактического обслужива-
ния двигателей и турбин, диагностики двигателей 
и прогнозирования возможных механических отка-
зов [7, 9–11], а также для мониторинга контроля ка-
чества масел. С другой стороны, выброс смазочных 
масел, включая микроэлементы, в окружающую 
среду создает угрозу для экосистемы [8]. Кроме 
того, отработанные смазочные масла широко ис-
пользуются в качестве альтернативного источника 
энергии после их обработки, то есть декантации  
и/или центрифугирования. Из-за своей неразлагае-
мости [12, 13], микроэлементы остаются после сго-
рания топлива и, следовательно, выбрасываются в 
атмосферу, нанося вред окружающей среде [8]. По-
этому определение содержания микроэлементов в 
отработанных маслах имеет большое значение для 
экологического мониторинга.

Среди других микроэлементов количественное 
определение ванадия в первичных и отработан-
ных смазочных маслах вызывает особый интерес. 
Трудности этого определения связаны со сложно-
стью масляной матрицы и сверхмалым содержа-
нием ванадия. Для надежных измерений требуется 
разработка селективных и чувствительных анали-
тических методов. Доступные в литературе мето-
ды включают атомно-абсорбционную спектроме-
трию [7], атомно-эмиссионную спектрометрию [6], 
масс-спектрометрию с индуктивно связанной плаз-
мой [14] и атомно-эмиссионную спектрометрию с 
индуктивно связанной плазмой [9]. Несмотря на 

то, что все эти методы хорошо зарекомендовали 
себя с точки зрения селективных и чувствительных 
элементных измерений, они являются дорогостоя-
щими и, следовательно, могут быть доступны не во 
всех лабораториях; кроме того, для них требуются 
газы высокой чистоты. Эти методы являются слож-
ными и требуют постоянного обслуживания высо-
коквалифицированными специалистами [15].

Аппаратура спектрофотометрических методов 
отличается простотой, экономичностью и доступ-
ностью. Тем не менее, предел обнаружения (ПО) 
прямых измерений на обычном уровне составляет 
г/л. С помощью развивающихся реакций спектро-
фотометрия может предложить чувствительные 
методы, при которых ПО достигает мг/л. Более 
того, каталитическая реакция может улучшить 
чувствительность ПО до нг/л, если проведена кри-
тическая оптимизация [16]. Было предложено не-
сколько методов определения ванадия с использо-
ванием каталитических спектрофотометрических 
методов ПО от мг/л до нг/л. В этих методах были 
рассмотрены различные области применения, 
включая анализ пищевых продуктов [17–19], воды 
[20–30] и сплавов [21, 31], а также анализ мочи и 
фармацевтических препаратов [32]. Однако, в ли-
тературе не было найдено метода количественного 
определения ванадия в смазочном масле. Поэтому 
данное исследование направлено на разработку 
селективного и сверхчувствительного каталитиче-
ского спектрофотометрического метода определе-
ния ванадия в первичных и отработанных смазоч-
ных маслах. Новизна этого метода заключается в 
достижении уровней пг/л для определения ванадия 
с помощью спектрофотометрии. Гипотеза, стоящая 
за этой целью, заключается в использовании мак-
симальных потенциалов активаторов и оптимиза-
ции всех параметров, контролирующих чувстви-
тельность предлагаемого метода. Несмотря на то, 
что исследование было направлено на измерение 
ванадия, эта работа окажет глобальное влияние на 
разработку дополнительных сверхчувствительных 
каталитических спектрофотометрических методов 
для определения содержания и некоторых других 
микроэлементов.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Отбор проб. Три образца первичного смазоч-

ного масла, а также два образца отработанного 
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смазочного масла были отобраны в мастерских по 
техническому обслуживанию автомобилей в го-
роде Абха, регион Асир, Саудовская Аравия. Все 
образцы были произведены в Саудовской Аравии. 
Образец первичного смазочного масла для дизель-
ных двигателей транспортных средств, который 
имеет коммерческое название SAMA Super Plus 
1®, был изготовлен на заводе смазочных масел 
SAMA Аль-Хурия. Два образца первичного смазоч-
ного масла для трансмиссий (TITAN SUPERGEAR 
S®) и гидравлики (Titan Superhydraulic S®) ди-
зельных автомобилей были изготовлены компани-
ей Alhamrani-Fuchs Petroleum Saudi Arabia Ltd. по 
лицензии FUCHS®, Германия. В настоящей работе 
были исследованы два образца отработанного сма-
зочного масла, которые были произведены компа-
нией Sunny-Nissan. Образцы включали моторное 
масло для дизельных автомобилей, которое отра-
ботало 3000 км за 3 месяца, и смазочное масло для 
трансмиссий дизельных автомобилей, которое от-
работало 100000 км за 4 года.

Приготовление реагентов. Бидистиллирован-
ная деионизированная вода с удельным сопротив-
лением 18.2 МОм/см использовалась для приготов-
ления реагентов и образцов. Стандартный раствор 
ванадия 1 мкг/мл еженедельно готовили путем раз-
бавления 1000 мкг/мл исходного стандартного рас-
твора, поставляемого Fluka, Швейцария. Соответ-
ственно ежедневно готовили стандартный раствор 
ванадия с концентрацией 1 нг/мл. Все стандартные 
растворы были сохранены в тефлоновых бутылях 
NalgeneTM, чтобы избежать потери или измене-
ния концентраций. Ежедневный свежий раствор  
0.01 моль/л N,N-диэтил-п-фенилендиаминсульфата 
(N,N-диэтил-п-фенилендиамина) был приготовлен 
из первичного материала, поставляемого Fluka, 
Швейцария. Из-за чувствительности реагента к 
аэробному окислению приготовленный раствор 
хранили в бутылке из желтого стекла при 4°C. Бро-
матный раствор 0.2 моль/л готовили из соли бро-
мата натрия, поставляемой Sigma-Aldrich, США. 
Смесь 0.2 моль/л раствора лимонной кислоты и  
0.04 моль/л раствора 5-сульфосалициловой кисло-
ты получали из исходных материалов, поставляе-
мых Fluka, Швейцария и BDH, Poole, Великобрита-
ния, соответственно. рH доводили до оптимального 
значения 3.2 ± 0.02, используя 0.01 моль/л раствора 
гидроксида натрия, приготовленного из исходного 

материала, поставляемого Fluka, Швейцария. Ра-
бочие растворы исследуемых чужеродных ионов 
(Na+, K+, Ba2+, Mn2+, SO4

2–, NO3–, Mg2+, Cl–, PO4
3–, 

Ca2+, I–, Zn2+, Ni2+, Pb2+, Al3+, Bi3+, As3+, Se4+, Br–, 
NO2–, Fe3+, Cu2+, Hg2+, Cd2+, Ag+, S2O3

–2, HSO4
–, Sr2+, 

S2–, Cr3+, Cr6+, Co2+, Mo6+, Sn2+ и Au3+) получали 
разбавлением их исходных растворов (концентра-
ция 1000 мг/л), поставляемых компанией Fluka, 
Швейцария.

Приборы и инструменты. В данном исследо-
вании использовался откалиброванный двухлу-
чевой УФ-видимый спектрофотометр (Shimadzu 
UV-1601, Киото, Япония). Система оснащена 
термоэлектрическим регулятором температуры 
(CPS 240A) и согласованными кварцевыми ячей-
ками объемом 3 мл и длиной 10 мм. Для точной 
доставки реагентов использовали калиброван-
ные пипетки объемом 10–100 мкл и 100–1000 мкл 
(Eppendorf, Германия). Калиброванный pH-мВ-
метр (HANNA 211, Италия), совмещенный со сте-
клянным электродом и датчиком температурной 
компенсации, использовали для измерения pH. Бу-
ферный раствор регулировали с точностью ± 0.02. 
Для озоления проб смазочного масла использовали 
программируемую муфельную печь (Lenton, Ан-
глия), оснащенную фарфоровыми тиглями Ø 60 мм 
(Marienfeld, Чехия). Для подачи сверхчистой воды 
использовалась система очистки воды, состоящая 
из дистиллятора двойной дистилляции (GFL 2012, 
Германия) и деионизатора (Barnstead NanoPure 
Diamond, США). Всю стеклянную посуду и бутыли 
для хранения замачивали в 10% растворе азотной 
кислоты на ночь с последующей промывкой водой 
перед использованием.

Обработка и растворение образцов. Метод 
мокрого озоления, описанный в [33], применялся 
для обработки первичных и отработанных образ-
цов смазочного масла. В сухом фарфоровом тигле 
750 мкл серной кислоты (чистота 95–98%, фарма-
цевтическая, Panreac, Испания) добавляли к точно 
взвешенному образцу, т.е. к 1.5 г образцов первич-
ного смазочного масла и 0.5 г образцов использо-
ванного смазочного масла. Все образцы осторожно 
нагревали на горячей плите почти до высыхания, 
избегая потери содержимого образца из-за раз-
брызгивания. Затем температуру повышали до 
полного высыхания образцов. Образцы подвергали 
озолению в программируемой муфельной печи при 
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425°C в течение 6 ч, а затем при 550°C в течение 2 ч 
со скоростью нагрева 3°C/мин. После охлаждения 
остаток золы растворяли 500 мкл азотной кислоты 
(чистота ≥ 69%, ACS reagent, Sigma-Aldrich, Гер-
мания) при перемешивании на магнитной мешал-
ке до полного растворения. Растворенный остаток 
разбавляли до объема менее 25 мл или 100 мл пер-
вичного и использованного смазочного масла, со-
ответственно, при нагревании и перемешивании в 
течение 20 мин. После охлаждения до комнатной 
температуры разбавленный образец фильтровали 
с использованием промытой фильтровальной бу-
маги (Whatman® № 42). рH фильтрата доводили 
до рекомендуемого pH гидроксидом натрия. После 
этого раствор доливали до отметки калиброванной 
мерной колбы. Концентрация ванадия была окон-
чательно измерена согласно предложенной анали-
тической методике, как описано ниже.

Аналитическая процедура. Каждый рабочий 
стандартный раствор, раствор образца и реагент 
помещали в виалу и позволяли термически урав-
новеситься на цифровой водяной бане в течение  
10 мин при 35°C ± 0.1°C. Объем раствора образца, 
содержащий количество ванадия равное или мень-
шее 0.15 нг, был доставлен в ячейку, отрегулиро-

ванную на 35°C ± 0.1°C. Добавляли воду для дове-
дения объема до 1050 мкл. После этого добавляли 
900 мкл 0.2 моль/л буфера с последующим добав-
лением 450 мкл 0.01 моль/л N,N-диэтил-п-фени-
лендиамина. Смесь оставляли на 2 мин для до-
стижения теплового равновесия. Затем добавляли  
600 мкл 0.2 моль/л бромата. Наконец, через 30 мин 
измеряли оптическую плотность.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Предварительные исследования. Ванадие-

вый каталитический механизм реакции арилами-
нов, таких как N,N-диэтил-п-фенилендиамина, с 
галатами, такими как бромат, ранее предлагался 
в два этапа (рис. 1) [34]. На первом этапе N,N-ди- 
этил-п-фенилендиамина окисляется с образова-
нием п-полухинондиимина, а ванадий(V) восста-
навливается до ванадия(IV). На второй стадии 
п-полухинондиимин дополнительно окисляется до 
п-хинондиимина броматом, а ванадий(IV) окисля-
ется до ванадия(V). п-Полухинондиимин представ-
ляет собой красный свободный радикал-катион 
с максимальными пиками поглощения при 510 и  
550 нм [35]. В текущем исследовании длина волны 
550 нм, на которой регистрируется немного боль-

Рис. 1. Предлагаемый механизм окисления N,N-диэтил-п-фенилендиамина.
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шее поглощение, чем при 510 нм, была установле-
на в качестве оптимальной. Максимальное погло-
щение было получено через 30 мин.

Предложенный метод оптимизирован на основе 
одномерного метода. Оптимизацию проводили для 
получения максимального поглощения каталитиче-
ской реакции (Ас), то есть в присутствии ванадия, 
и минимального поглощения некаталитической ре-
акции (Au), то есть в отсутствие ванадия (контроль-
ный образец). Соответственно, Ас выражает выяв-
ляемость ванадия, тогда как Au выражает холостой 
эффект. Был проведен экспериментальный анализ 
воздействия параметров, которые, как предполага-
ется, контролируют эти две реакции оптимизации, 
включая рН, температуру, концентрацию N,N-ди-
этил-п-фенилендиамина и концентрацию брома, 
а также наличие активаторов и их концентраций. 
Чувствительность измерений ванадия выражалась 
вычитанием Ас – Au.

Влияние pH и лимонной кислоты. Предвари-
тельные эксперименты по изучению pH показали, 
что изучаемая реакция протекает в сильнокислой 
среде. В частности, наиболее подходящий диапа-
зон pH для окисления N,N-диэтил-п-фенилендиа-
мина составлял 2–4. Следовательно, для буфериза-
ции реакционной среды использовали лимонную 
кислоту. Примечательно, что лимонная кислота, 
как было обнаружено, повышает селективность 
предложенного метода, что объясняется ее ролью 
в качестве маскирующего агента для нескольких 

чужеродных ионов [36]. Как показано на рис. 2, 
влияние pH на Ас увеличилось с 2.2 до 2.8, а затем 
снизилось до 4.0. Было обнаружено, что влияние 
pH на Au непрерывно снижалось с 2.2 до 4.0. Это 
означает, что pH = 2.8 обеспечивает максимальную 
выявляемость ванадия, а pH = 4.0 дает минималь-
ный холостой эффект. В результате кривая Ас – Au 
(рис. 2) имеет форму колокола. Чтобы охватить два 
противоречивых ответа, оптимальным был уста-
новлен pH = 3.2.

С другой стороны, влияние концентрации 
лимонной кислоты исследовали в диапазоне 
0.02–0.12 моль/л (рис. 3). Было обнаружено, что 
концентрация лимонной кислоты с 0.02 до 0.08 
моль/л с последующим снижением до 0.012 моль/л 
резко увеличивала Ас. Для Au наблюдалось плав-
ное непрерывное увеличение под действием кон-
центрации лимонной кислоты. Следовательно,  
0.06 моль/л лимонной кислоты была принята в 
качестве оптимальной концентрации для поддер-
жания наивысшего значения чувствительности и 
умеренного холостого опыта, в дополнение к раз-
умному буферному действию.

Действие активаторов. Известно, что исполь-
зование активаторов при разработке реакций пер-
спективно для повышения чувствительности и 
селективности каталитических аналитических ме-
тодов. В настоящем исследовании были изучены 
28 активаторов, включая поверхностно-активные и 
неповерхностно-активные вещества. Исследуемые 

Рис. 3. Влияние концентрации лимонной кислоты на 
реакцию окисления; Ас: поглощение катализируемой 
реакции и Au: поглощение некаталитической реакции.

Рис. 2. Влияние pH на реакцию окисления; Ас: погло-
щение катализируемой реакции и Au: поглощение нека-
талитической реакции.
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Таблица 1. Влияние различных активаторов на реакционную систему

Активатор Концентрация,
ммоль/л

Поглощение (A30)
Ac Au Ac – Au

– – 0.287 0.100 0.187
Твин 20a 1.0 0.280 0.096 0.184

2.5 0.286 0.113 0.173
Твин 40a 0.2 0.437 0.178 0.259

0.5 0.639 0.353 0.286
1.0 0.973 0.725 0.248

Твин 60a 1.0 0.348 0.125 0.223
2.5 0.420 0.172 0.248

Твин 80a 1.0 0.473 0.202 0.271
2.5 0.658 0.477 0.181

Тритон X-100a 1.0 0.277 0.087 0.190
2.5 0.277 0.103 0.174

Тритон X- 305a 1.0 0.268 0.101 0.167
2.5 0.264 0.098 0.166

Тритон X – 405a 1.0 0.275 0.092 0.183
2.5 0.263 0.102 0.161

Додецилсульфат натрияб 1.0 0.247 0.091 0.156
2.5 0.090 0.062 0.028

Терадецилтриметиламмоний гидросульфатв 1.0 0.269 0.121 0.148
2.5 0.321 0.126 0.195

Гексадецилтриметиламмоний гидросульфатв 1.0 0.337 0.127 0.210
2.5 0.394 0.187 0.207

Бензилдиметилгексадециламмония хлоридв 1.0 0.300 0.119 0.181
2.5 0.318 0.127 0.191

Бензилдиметилтетрадециламмония хлоридв 1.0 0.284 0.098 0.186
2.5 0.260 0.111 0.149

Бензилдиметилдодециламмония хлоридв 1.0 0.282 0.111 0.171
2.5 0.288 0.106 0.182

Тетрадецилтриметиламмоний хлоридв 1.0 0.315 0.111 0.204
2.5 0.337 0.125 0.212

Цетилтриметиламмоний хлоридв 1.0 0.243 0.095 0.148
2.5 0.240 0.101 0.139

Гексадецилпиридиния хлоридв 1.0 0.294 0.111 0.183
2.5 0.289 0.140 0.149

Тетрадецилтриметиламмония бромид (ТТАБ)в 0.5 0.488 0.170 0.318
1.0 0.650 0.273 0.377
2.5 0.745 0.447 0.298

Гексадецилтриметиламмония бромид (CTAБ)в 0.2 0.404 0.118 0.286
0.5 0.512 0.169 0.343
1.0 0.651 0.295 0.356
2.5 0.764 0.485 0.279

5-Сульфосалициловая кислота 1.0 0.368 0.115 0.253
2.0 0.425 0.137 0.288
4.0 0.538 0.176 0.362
6.0 0.590 0.208 0.382
8.0 0.608 0.235 0.373

Салициловая кислота 1.0 0.375 0.103 0.272
2.5 0.455 0.157 0.298

Винная кислота 1.0 0.310 0.103 0.207
2.5 0.330 0.137 0.193

Янтарная кислота 1.0 0.275 0.091 0.184
2.5 0.273 0.095 0.178

Ортоборная кислота 1.0 0.273 0.089 0.184
2.5 0.268 0.102 0.166

Мочевина 1.0 0.335 0.126 0.209
2.5 0.360 0.129 0.231

Тиомочевина 1.0 0.255 0.198 0.057
2.5 0.200 0.191 0.009

Никотиновая кислота 1.0 0.199 0.074 0.125
2.5 0.207 0.082 0.125

Глицин 1.0 0.196 0.075 0.121
2.5 0.169 0.080 0.089

Аланин 1.0 0.216 0.089 0.127
2.5 0.204 0.080 0.124

a Неионные ПАВ. 
бАнионные ПАВ. 
в Катионные ПАВ.
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Рис. 4. Влияние концентрации N,N-диэтил-п-фенилен-
диамина на реакцию окисления; Ас: поглощение катали-
зируемой реакции и Au: поглощение некаталитической 
реакции.

Рис. 5. Влияние концентрации бромата на реакцию 
окисления; Ас: поглощение катализируемой реакции и 
Au: поглощение некаталитической реакции.

активаторы были классифицированы, как описано 
в табл. 1. Были исследованы различные концентра-
ции каждого активатора для получения максималь-
ного значения Ас с учетом Au. Полученные резуль-
таты представлены в табл. 1.

Результаты показывают, что 5-сульфосали-
циловая кислота проявляет наивысший эффект 
активации, за ней следуют бромидные соли те-
традецилтриметиламмонийбромида (TTAБ) и гек-
садецилтриметиламмонийбромида (CTAБ). Таким 
образом, активатор 5-сульфосалициловая кислота 
считалась лучшим активатором при концентрации 
4 ммоль/л.

Высокий активирующий эффект катионных 
поверхностно-активных веществ TTAБ и CTAБ 
можно объяснить организованной средой мицелл, 
которая образована агрегацией заряженных орга-
нических молекул поверхностно-активного веще-
ства при концентрации, превышающей критиче-
скую концентрацию мицелл. Электростатические 
и гидрофобные взаимодействия между некоторы-
ми или всеми реагентами и зарядами внешней сфе-
ры мицеллярной поверхности (псевдофаза) усили-
вают столкновения между молекулами реагентов, 
что приводит к увеличению скорости реакции [24, 
37, 38]. Несмотря на значительное улучшение чув-
ствительности, TTAБ и CTAБ вызывают образова-
ние пены, что отрицательно сказывается на точно-
сти метода.

С другой стороны, помимо своей роли в бу-
феризации реакционной среды и улучшении се-
лективности метода, лимонная кислота также 
улучшает чувствительность метода. Основываясь 
на вышеупомянутом механизме реакции N,N-ди- 
этил-п-фенилендиамина, лимонная кислота акти-
вирует выбранную реакцию на своей первой ста-
дии, а 5-сульфосалициловая кислота активирует 
выбранную реакцию на второй стадии посред-
ством образования комплекса с переносом заряда с 
V(V) и бромата [34]. В результате скорость общей 
каталитической реакции контролируется комбина-
цией 5-сульфосалициловой кислоты с лимонной 
кислотой, что обеспечивает сверхчувствительность 
метода.

Влияние концентрации N,N-диэтил-п-фе-
нилендиамина. На рис. 4 показано, что Ас уве-
личивается с увеличением концентрации N,N-ди- 
этил-п-фенилендиамина. Для Ас наблюдалось рез-
кое увеличение с 0.25 до 1.50 ммоль/л с последу-
ющим плавным увеличением до 4.00 ммоль/л. В 
отличие от Ас, наблюдалось плавное увеличение 
содержания Au с 0.25 до 4.00 ммоль/л. Для по-
лучения максимального Ас, помимо умеренного 
содержания Au, которое обеспечивает хорошую 
точность, оптимальной считалась концентрация 
N,N-диэтил-п-фенилендиамина 1.5 ммоль/л. Для 
получения максимального Ас, помимо умерен-
ного содержания Au, обеспечивающего хорошую 
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Рис. 6. Влияние температуры на реакцию окисления; Ас: 
поглощение катализируемой реакции и Au: поглощение 
некаталитической реакции.

точность, оптимальной считалась концентрация 
N,N-диэтил-п-фенилендиамина 1.5 ммоль/л.

Влияние концентрации бромата. Тенденции 
влияния концентрации бромата на Ас, Au и Ас–Au 
(рис. 5) были в значительной степени аналогичны 
таковой для концентрации N,N-диэтил-п-фенилен-
диамина (рис. 4). Следовательно, концентрация 
бромата 0.05 моль/л является подходящей как для 
Ас, так и Au.

Влияние температуры. На рис. 6 видно, что Ас 
резко увеличилось при увеличении температуры с 
25 до 40°C с небольшим увеличением при повы-
шении температуры до 45°C. Напротив, Au плавно 
и непрерывно увеличивалось при повышении тем-
пературы от 25 до 45°C. В результате Ас–Au посте-
пенно увеличивался при повышении температуры 
от 25 до 40°C, а затем плавно уменьшалось при 
повышении температуры до 45°C. Поэтому, чтобы 
избежать испарения, которое может отрицательно 
повлиять на точность метода при сохранении при-
емлемой чувствительности, рекомендуемая темпе-
ратура составила 35°C.

Влияние чужеродных ионов. Влияние чу-
жеродных ионов на ванадий(V), которые обычно 
присутствуют в смазочных маслах, было изучено 
с использованием 0.1 нг/мл ванадия(V). В табл. 2 
приведены допустимые пределы для более чем  
35 чужеродных ионов. Допустимый предел опре-
деляется как максимальная концентрация чужерод-
ного иона, которая изменяет поглощение катали-
зируемой реакции на 5% или меньше. Результаты 
измерений показали, что самая высокая концентра-
ция чужеродных ионов превышала концентрацию 
ванадия(V) в 200 раз. Этот результат отражает вы-
сокую избирательность предложенного метода. 

Аналитические показатели. Предложенный 
метод был апробирован в соответствии с рекомен-

дациями Международного союза теоретической и 
прикладной химии [39]. Относительно широкий 
диапазон (0.02–0.5 нг/мл) был получен с использо-
ванием восьми калибраторов, т.е. 0.02, 0.05, 0.10, 
0.15, 0.25, 0.30, 0.40 и 0.50 нг/мл. Калибровочное 
уравнение, основанное на линейном регрессион-
ном анализе данных о концентрации-поглощении 
методом наименьших квадратов, было следующим: 
«А = 1.1223С + 0.1833», где A – оптическая плот-
ность окисленной формы N,N-диэтил-п-фенилен-
диамина, а C – концентрация ванадия(V) (мг/л). 
Коэффициент корреляции калибровочного уравне-
ния составил 0.9998, что указывает на превосход-
ную линейность. 

Предел обнаружения (ПО) был рассчитан на ос-
нове (3×SD/m), в то время как предел количествен-
ного определения (ПКО) был рассчитан на основе 
(10×SD/m); где SD – стандартное отклонение на 
пересечении аналитической кривой, а m – наклон 

Таблица 2. Допустимые пределы чужеродных ионов при определении 0.1 нг/мл ванадия(V)
Допустимый предел, мг/л Чужеродные ионы

> 500 Na+, K+, Ba2+, Mn2+, SO4
2–, NO3– 

≥ 100 Mg2+, Cl–, PO4
3–

> 50 Ca2+

> 10 I–

≥ 1 Zn2+, Ni2+, Pb2+, Al3+, Bi3+, As3+, Se4+, Br–, NO2–

≥ 0.1 Fe3+, Cu2+, Hg2+, Cd2+

≥ 0.02 Ag+, S2O3
–2, HSO4

–, Sr2+, S2–, Cr3+, Cr6+, Co2+, Mo6+, Sn2+, Au3+
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Таблица 3. Применение каталитического спектрофотометрического метода определения ванадия(V) в смазочных 
маслах

Тип образца
Средняя концентрация ванадия(V), нг/г

добавленная 
сумма

найденнаяa ± SD 
(n = 3) RSD, % восстановление, 

%
Первичное смазочное 

масло
Гидравлическое – 4.17 ± 0.17 4.18 –

16.58 20.97 ± 0.29 1.38 101.3
Моторное – 19.70 ± 0.16 0.83 –

16.6 36.35 ± 0.25 0.68 100.3
Трансмиссионное – 10.08 ± 0.16 1.61 –

16.66 27.19 ± 0.23 0.83 102.7
Отработанное смазочное 

масло
Моторное – 599.77 ± 5.39 0.90 –

195 791.64 ± 4.81 0.61 98.4
Трансмиссионное – 60.34 ± 2.18 3.61 –

194.8 262.37 ± 6.67 2.54 103.7
a Средняя концентрация ванадия для анализа 3 повторных проб в 2 различных объемах, взятых из экстракта.

калибровочной кривой. Полученные ПО и ПКО со-
ставили 0.005 и 0.016 нг/мл, что свидетельствует о 
сверхчувствительности предложенного метода.

Также была оценена суточная и межсуточная 
точность метода. В то время как первая проверя-
лась путем анализа семи растворов образцов в те-
чение дня, вторая проверялась путем анализа пяти 
растворов образцов за пять последовательных 
дней. Точность выражалась в относительном стан-
дартном отклонении (RSD %). Предлагаемый ме-
тод показал хорошую точность на обоих уровнях, 
то есть (RSD 1.2%) и (RSD 2.6%) соответственно. 
Возможная погрешность метода оценивалась с ис-
пользованием подхода, основанном на всплеске и 
восстановлении, как описано в разделе о примене-
нии метода ниже.

Применение метода. Предлагаемый метод был 
применен к трем различным типам исходных сма-
зочных масел и двум различным отработанным 
смазочным маслам. Содержание ванадия(V), а так-
же значения извлечения с использованием подхода, 
основанного на всплеске, представлены в табл. 3. 
Результаты показывают, что концентрации вана- 
дия(V) следовали в порядке убывания: отработан-
ное моторное масло > отработанное трансмиссион-
ное масло >> исходное моторное масло > исходное 
трансмиссионное масло > исходное гидравличе-
ское масло. Высокая концентрация ванадия(V) в 
образцах отработанного масла объясняется выще-

лачиванием ионов через смазочные масла, образу-
ющиеся при фракционировании с металлическим 
оборудованием в условиях высокой температу-
ры и давления. Также получены низкие значения 
стандартного отклонения относительно средних 
значений, что указывает на хорошую воспроизво-
димость, и согласуется с результатами точности 
метода.

Сравнительное исследование. Новый метод, 
предложенный в данном исследовании, сравнива-
ли с другими каталитическими спектрофотометри-
ческими методами определения ванадия. В обзоре 
перечислено 18 методов [17–19, 20–32, 40], табл. 4. 
Видно, что для определения ванадия был предло-
жен широкий спектр субстратов. Можно заметить, 
что за исключением N,N-диэтил-п-фенилендиами-
на, предложенного в данном исследовании, а также 
2,3,4-тригидроксибензойной кислоты [28] и N-ме-
тил-коричной гидроксамовой кислоты [32], все 
субстраты были красителями [17–19, 20−27, 29−31, 
40] (например, азо-красители, триарилметаны, ок-
сазины, фенотиазины и т.д.), которые считаются 
более токсичными и потенциально опасными для 
окружающей среды, по сравнению с другими суб-
стратами. Кроме того, методы на основе красите-
лей более чувствительны к pH, что облегчает про-
тонирование/депротонирование и вызывает сдвиг 
длины волны поглощения и, следовательно, влияет 
на точность метода. Примечательно, что аминный 
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Виды  
ванадия 

Индикатор  
реакции Активатор CRa ПОб RSD%в Чужеродные 

ионы Применение Ссылка

V(IV), 
V(V)

Метилтимоловый 
синий и бромат

– 1.0–150
5.0–100

0.5, 
3.8

2.80 Ag+, Hg2+, 
S2O3

2–, I–, NO2
–

Сухое молоко, 
рис и вода

[27]

V(IV), 
V(V)

SPADNS и бромат – 1.0–200
5.0–150

0.7, 
3.5

2.80 Ag+, Hg2+, 
S2O3

2–, I–, NO2
–

Сухое молоко, 
рис и вода

[27]

V(V) Тионин и бромат – 0–500 10 2.00 Fe3+, Al3+, 
NO2

–
Стали [40]

V(IV) Щелочной синий 
и бромат

– 100–6000 40 3.47 I–, SCN– , Cr3+ Речная вода, 
сплавы, синте-
тические  
образцы

[31]

V(V) Понсо С и пере-
кись водорода

– 2–400 0.4 2.00 Al 3+, Pb 2+, 
Ag+, Zn2+, 
Fe2+, Cd2+, 

IO3
–, IO4

–, Fe 3+ 

Водопроводная 
вода и сточные 
воды

[20]

V(V) DBM-Arsenazo и 
бромат

Лимонная 
кислота

0–20 0.003 0.28 Cu2+, La3+, 
Y3+, I–, Ce4+, 

Eu3+, Th4+

Сталь и разные 
продукты 
 питания

[28]

V(V) Понсо Ксилидин и 
бромат

SSA 1–15 0.46 3.70 Cr6+и Hg2+ Водопроводная 
вода и вода в 
бутылках 

[32]

V(V) Виктория голубой 
B и бромат

ТритонX-100 1–250 0.42 2.40 I– Пресная вода [33]

V(V) оксалат малахи-
тового зеленого и 
бромат

ТритонX-100 1–100 0.71 2.60 Rh3+, Ru3+, 
Mo6+

Пресная вода [34]

V(V) Кумассив фио-
летовый R150 и 
бромат

– 20–300 8 2.80 Ru3+, I– Пресная вода [35]

V(V) RAWL и бромат Лимонная 
кислота

0–70 0.407 1.25 Fe3+, Cu2+ Пресная вода и 
морская вода

[36]

V(V) Янус зеленый и 
бромат 

– 0.5–150 0.11 1.22 Ca2+, As3+, 
Cr3+, Fe3+, 
NO2–, Cl–, 

Br–, I–

разные продук-
ты питания

[29]

V(V) Целестин синий и 
бромат

Лимонная 
кислота

25–1250 6.8 3.75 Fe3+, Cu2+, 
Hg2+, CrO4

2–
Речная вода, 
озерная вода и 
водопроводная 
вода

[37]

V(IV), 
V(V)

2,3,4-тригидрокси-
бензойная кислота 
и бромат

– 0–0.60 0.011 2.49 Cu2+, Fe2+, 
Fe3+

Дождевая вода, 
рис и пшеница

[38]

V(V) THAPPH и пере-
кись водорода

– 20–120 – 0.56 Br–; цитрат; 
EDTA; окса-
лат; фосфат, 

тартрат

Почва, вода, 
листья табака и 
сплав

[20]

V(V) Азорубин S и  
бромат

– 2.0×103–
1.05×103

0.013 6.87 IO3
– Грунтовая вода [39]

V(IV) Кумасси брилли-
антовый синий 
R 250 (CBB +) и 
бромат

CTAБ 10–1.600 3.8 3.40 Cu2+, Hg2+, 
Cr2O7

2–, CrO4
2–

Пресная вода [40]

Таблица 4. Сравнительное исследование некоторых параметров текущего метода с другими методами, описанными 
в литературе
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субстрат, предложенный в настоящем исследова-
нии, легко окисляется (потенциал восстановления 
E0 = –0,764) в необратимой реакции, образуя ста-
бильное соединение, приводящее к хорошей точ-
ности. Кроме того, использование в качестве суб-
страта N-метилциннамогидроксамовой кислоты 
отличается хорошей селективностью, поскольку 
она считается хорошим хелатирующим агентом с 
металлами [32]. В нескольких методах лимонная 
кислота была почти обычным активатором. За ис-
ключением текущего метода, ни в одном из методов 
не использовали 5-сульфосалициловую кислоту в 
качестве активатора. Низкий диапазон калибровки 
предлагаемого метода (0.02–0.50 нг/мл) оказался 
сопоставимым только с одним – 0–0.60 нг/мл [28], 
в то время как в других методах говорилось о боль-
шом диапазоне калибровки. Примечательно, что в 
предлагаемом методе зарегистрирован самый низ-
кий ПО, за исключением одного метода [18], что 
подтверждает его сверхчувствительность. С другой 
стороны, суточная точность всех методов, включая 
предлагаемый, имеет значения RSD <5%. Этот ре-
зультат говорит о том, что все методы являются 
точными, что объясняется простотой спектрофото-
метрических методов. Что касается селективности 
метода, все описанные методы показали влияние 
нескольких катионов и анионов, включая металлы, 
неметаллы и группы. Большинство из этих мешаю-
щих факторов были исследованы с использовани-
ем предлагаемого метода, и сообщений о влиянии 
ванадия(V) не было. Этот результат указывает на 
то, что предлагаемый метод более избирательный, 
чем другие.

Таким образом, в этой статье описывается оп-

тимизация, проверка и применение нового ката-
литического спектрофотометрического метода для 
определения ультра-следового количества ванадия 
в смазочных маслах. Исследование показало, что 
среди 28 активаторов 5-сульфосалициловая кис-
лота имеет самую высокую чувствительность, что 
приводит к пределу обнаружения на уровне нг/мл. 
Кроме того, использование 5-сульфосалициловой 
кислоты повысило селективность предложенного 
метода, поскольку не было зарегистрировано зна-
чительного влияния 35 ионов. Примечательно, что 
лимонная кислота играет первостепенную роль в 
буферизации среды реакции, способствуя повыше-
нию как активации, так и селективности метода. 
Удовлетворительное восстановление по предлага-
емому методу было получено для количественного 
определения ванадия(V) в исходных и отработан-
ных смазочных маслах. Поскольку предлагаемый 
метод отличается сверхчувствительностью и хоро-
шей селективностью, его можно рекомендовать для 
анализа окружающей среды, пищевых продуктов и 
в промышленности.

ФИНАНСИРОВАНИЕ РАБОТЫ
Авторы выражают благодарность Исследо-

вательскому центру перспективных материалов  
Университета Короля Халида, Саудовская Аравия, 
за поддержку (номер премии 001/20).

КОНФЛИКТ ИНТЕРЕСОВ
Авторы заявляют об отсутствии конфликта  

интересов, требующего раскрытия в данной статье.

Виды  
ванадия 

Индикатор  
реакции Активатор CRa ПОб RSD%в Чужеродные 

ионы Применение Ссылка

V(V) N-метил-коричная 
гидроксамо-
вая кислота 
(N-MCHA)

– 200–
10000

100 0.76 Sn2+, PO4
3–, 

Mo6+, Co3+, 
Bi3+, Ba2+, 
Fe3+, BO3

3–

Пресная вода, 
почва, моча, 
фармацевтика и 
стали 

[41]

V(V) N,N-диэтил-п-
фенилендиамин

5-сульфо- 
салициловая 
кислота

0.02–0.50 0.005 1.60 – Первичные и 
отработанные 
смазочные масла

Насто-
ящая 

работа

Таблица 4. (продолжение)

a Диапазон калибровки (нг/мл). 
б Предел обнаружения (нг/мл). 
в Относительное стандартное отклонение (%) суточной точности.
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Исследовано получение легкого смазочного масла посредством фурфурольной экстракции с использо-
ванием поверхностно-активного вещества (ПАВ) в качестве добавки с последующей депарафинизацией 
мочевиной. Содержащиеся в смазочном масле ароматические углеводороды экстрагировали при раз-
личных температурах от 60 до 70°C, используя ПАВ с разными концентрациями (от 0.01 до 0.1 мас. %).

Детально изучены рабочие условия образования аддукта мочевины с н-парафинами. В качестве актива-
тора и растворителя при депарафинизации были использованы ацетон и бензин. Чтобы показать влияние 
рабочих условий, были определены температура застывания, индекс вязкости и выход масла, производи-
мого на разных стадиях. Для экстракции, проводимой при температуре 70°C, качество очищенного про-
дукта (рафината) было получено с увеличением выхода на 13.41 мас. % за счет использования сульфата  
натрия лаурилового эфира SLES в концентрации 0.1 мас. %. Согласно результатам экспериментальных 
исследований, полученным при депарафинизации, с увеличением количества мочевины выход продуктов 
депарафинизации уменьшается, а выход нормальных парафинов увеличивается. Депарафинизация мо-
чевины оказывает большее влияние на температуру застывания фракций с низкой вязкостью, поскольку 
образование аддукта является для н-парафинов селективным. 

Ключевые слова: депарафинизация мочевины, легкое смазочное масло, н-парафины, этоксилированное 
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При производстве обычных смазочных масел 
в основном используется следующая технология 
разделения: рафинирование растворителем для 
корректировки индекса вязкости VI и улучшения 
реакции базового масла на окисление; депарафи-
низация растворителем так, чтобы базовый компо-
нент оставался жидким при зимних температурах; 
«окончательная обработка» для достижения реаль-
ного улучшения качества [1]. При обработке сма-
зочного масла используется процесс экстракции 
растворителем для удаления нежелательных ком-
понентов, таких как ароматические углеводороды 
и другие материалы с низким индексом вязкости.

Список обозначений

Mw средняя молекулярная масса

SG плотность (20°C)

VI индекс вязкости

RI показатель преломления

SPD веретенное (легкое смазочное) масло 

SLES cульфат натрия лаурилового эфира

R фаза рафината

E фаза экстракта
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В настоящее время в процессах экстракции ис-
пользуются следующие основные растворители: 
N-метил-2-пирролидон и фурфурол, реже – фенол 
и жидкий диоксид серы [1, 2]. Фурфурол — один 
из наиболее широко используемых растворите-
лей, поскольку его селективность по отношению 
к ароматическим соединениям достаточно высока 
и медленно снижается при повышении темпера-
туры [3, 4]. Использование второго растворите-
ля в жидкостной экстракции – обычная практика 
при разделении процессов. Он может увеличить 
выход экстракции за счет образования комплекса 
рафинат–растворитель; при этом смесь достигает 
равновесного состояния за более короткое время. 
Кроме того, при использовании второго раствори-
теля может повышаться чистота экстракта. По этой 
причине второй растворитель должен иметь более 
высокую растворимость в одном из экстрактов или 
в фазах рафината [5]. 

В более ранних работах Lukic J., Li P. и  
Audeh C.A. [6–8] проводились исследования по 
использованию ПАВ в качестве добавки в жид-
костной экстракции при производстве смазочно-
го масла. Так, например, в работе [8] был открыт 
улучшенный процесс фурфурольной экстракции 
для основы смазочного масла. Данный процесс экс-
тракции содержит материал ароматического типа, 
когда к фурфуролу добавляются деэмульгаторы для 
облегчения разделения фаз и селективности. Это 
измеряется показателем преломления рафината. 
Авторы предложили широкий выбор ПАВ. Наибо-
лее часто используемые ПАВ имеют следующую 
формулу: R–CONH–CH2CH2SONa. Результаты ис-
следования с использованием додецилбензоата на-
трия показывают, что проведение экстракции при 
температуре 338.70 K и добавление к фурфуролу 
ПАВ в концентрации 0.04 мас.  % обеспечивает 
более эффективное действие фурфурола, чем при 
использовании одного фурфурола. Это привело к 
увеличению выхода рафината более чем на 4% по 
объему при том же показателе преломления рафи-
ната. Следовательно, выход рафината увеличивает-
ся при сохранении того же его качества. 

Чтобы оценить качество экстракции с учетом 
влияния различных параметров (количество рас-
творителя, температура, концентрация ПАВ), опре-
делить выход смазочных масел и узнать характери-
стики последних, в лаборатории была проведена 

простая контактная экстракция с использованием 
масляного дистиллята и раствора растворителя с 
различными концентрациями ПАВ. Для повыше-
ния процента выхода рафината в наших исследо-
ваниях предлагалось использовать в качестве до-
бавки этоксилированное анионное ПАВ – сульфат 
лаурилового эфира натрия (SLES), который добав-
ляли в различных концентрациях к фурфуролу для 
повышения процента выхода рафината [9, 10]. 

Депарафинизация – важный метод удаления 
парафина из сырья в температурном диапазоне 
желаемой точки застывания [11–13]. Для этого су-
ществуют три типа процессов. Первый процесс –  
депарафинизация растворителем, при которой мас-
ляная часть разбавляется органическими раствори-
телями. Второй процесс – каталитическая депара-
финизация, представляющая собой селективный 
гидрокрекинг для расщепления молекул пара-
фина на легкие углеводороды. Третий процесс –  
депарафинизация мочевиной (карбамидная де-
парафинизация). Авторы [14–17] случайно обна-
ружили, что мочевина и органические молекулы 
с прямой цепью, такие как н-парафины, а также 
соединения со слегка разветвленной цепью, при 
комнатной температуре образуют нерастворимые 
молекулярные комплексы – аддукты. Эти комплек-
сы впоследствии могут быть подвержены термиче-
скому разложению для регенерации н-парафина и 
мочевины.

В предыдущих исследованиях изучалось извле-
чение н-парафина из нефтяного сырья с помощью 
неподвижного слоя мочевины. Так, Matishev V.A. с 
соавт. [18] изучали динамику извлечения н-нонана 
из раствора мезитилена с использованием кристал-
лической мочевины в неподвижном слое, исследуя 
влияние отношения высоты слоя к его диаметру и 
скорости потока исходного материала в расчете на 
концентрацию н-нонана в выходящем из слоя по-
токе при прорыве. Makin Е.С. и др. [19] исследо-
вали эффективность кристаллической мочевины 
в неподвижном слое для выделения н-парафинов 
C10–C20 из керосиновых нефтяных фракций. Has-
san N.M. [20] также показал, что твердую кри-
сталлическую мочевину можно использовать для 
адсорбционного разделения н-парафинов, хотя его 
данные о равновесии для обоснования механизма 
адсорбции очень ограничены. Приведены данные 
по равновесию для адсорбции н-парафинов с ма-
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лой и средней длиной цепи из раствора изооктана 
на кристаллической мочевине. Перед образовани-
ем аддукта масло, застывающее при низких темпе-
ратурах, обычно разбавляют подходящим раство-
рителем, чтобы снизить его вязкость. Кроме того, 
для образования аддукта используют смачиваю-
щие вещества (активаторы) для исключения вли-
яния примесей, мешающих образованию аддукта. 
Некоторые растворители используют одновремен-
но как разбавители и как активаторы. Мочевина, 
реагирующая с н-парафинами, добавляется либо 
в твердом виде, либо в виде раствора. Подходящи-
ми растворителями для мочевины являются вода и 
спирты, содержащие небольшое количество атомов 
углерода, такие как метанол и изопропанол. В на-
шем исследовании была изучена депарафинизация 
различных рафинатов, полученных экстракцией, 
с использованием адсорбции длинноцепочечного 
н-парафина на кристаллической мочевине [21].

Цель работы – изучение последствий добавле-
ния этоксилированного анионного ПАВ (SLES) во 
фракцию легкого смазочного (веретенного) масла в 
процессе экстракции растворителем.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Материалы. Веретенное масло (SPD) и фур-

фурол были предоставлены НПЗ г. Арзев (Arzew, 

Алжир). Исходное сырье для установки вакуумной 
перегонки – атмосферный остаток, полученный из 
легкой сырой нефти с месторождения Хасси Месса-
уд (Hassi Messaoud). Их физические свойства пере-
числены в табл. 1. Мочевина и ацетон были приобре-
тены у компании Fluka. Сульфат лаурилового эфира 
натрия (SLES, C12H25–OCH2CH2OCH2CH2OSONa) 
с 70%-ным содержанием активного вещества был 
предоставлен компанией Galaxy Surfactants Ltd. 
под торговой маркой Galaxy LES 70. Растворы ПАВ 
готовили на растворителе, в качестве которого был 
использован фурфурол. Бензин, используемый в 
качестве растворителя для депарафинизации, был 
предоставлен нефтеперерабатывающим заводом 
Хасси Мессауд.

Получение базового смазочного масла. Для 
очистки масляной фракции, содержащей нефиль-
трующийся парафин, использовалась следующая 
последовательность методов очистки: экстракция 
растворителем; последующая депарафинизация 
растворителем.

Реализация методов. В настоящей работе была 
использована лабораторная экстракционная уста-
новка для депарафинизации исходного сырья –  
фурфурол-рафинированного смазочного мас-
ла – путем образования аддукта н-парафиновых 
компонентов с мочевиной. Результаты экспери-

Таблица 1. Физические свойства поставляемого фурфурола и веретенного масла
Характеристики Фурфурол Веретенное масло

Плотность (20°C), г/мл 1.1598 0.8696
Вязкость, сСт
    25°C
    37.8°C
   98.9°C

1.49
–
–

10.5
2.36

Средняя молекулярная масса, г/моль 96.1 259.1
Температура застывания, °C – 9
Показатель преломления 1.5261 1.4913
Температура вспышки, °C 61.7 172
Содержание серы, мас. % – 0.210
Цвет – < 1.5a

УФ-спектрофотометрич. анализ, %
   моноароматические соединения
   диароматические соединения
   полиароматические соединения
Всего ароматических соединений
Насыщенные углеводороды

–
–
–
–
–

14.59
5.15
3.47
23.21
76.79

a Определение цвета продуктов проводилось с помощью сравнительного колориметра. Образец жидкости сравнивают по про-
зрачности со стандартами цветного стекла. Шкала варьируется от 0.5 до 8 с шагом 0.5 от самого светлого до самого темного.
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ментального исследования были получены при ис-
пользовании цилиндрического стеклянного реакто-
ра объемом 0.5 л, оснащенного мешалкой.

Метод экстракции растворителем. Сырье и 
растворитель находились в хорошем контакте бла-
годаря непрерывному перемешиванию в течение 
1 ч при частоте вращения мешалки 450 об./мин. 
После операции перемешивания фазы отстаива-
ли еще в течение часа. Две фазы были взвешены, 
чтобы обеспечить сходимость баланса материалов. 
Растворитель удаляли из фаз экстракта и рафина-
та, промывая их шесть раз горячей дистиллирован-
ной водой. Затем они были подвергнуты сушке над 
безводным хлоридом кальция. Фазы очищенного 
рафината и экстракта взвешивали и определяли 
выход рафината. В табл. 2 приведены стандартные 
экспериментальные условия экстракции.

Метод депарафинизации мочевиной. Темпера-
туру термостата ванны поддерживали на уровне 
50°C. В реактор были загружены: фракция депара-
финизации, активатор, растворитель и мочевина. 
Для увеличения скорости комплексообразования и 
выхода парафинов при депарафинизации использо-
вали ацетон в качестве активатора (добавляли в ре-
актор). Бензин (фракция с температурой 60–110°С) 
использовали в качестве растворителя с целью сни-
жения вязкости получаемой смеси. Затем подсоеди-
няли мешалку реактора и устанавливали скорость 
вращения 5000 об./мин. Процесс депарафинизации 
проходил при температуре 50°C в течение 45 мин. 
Затем останавливали мешалку и выгружали обра-
зовавшуюся смесь в фильтрующую воронку.

Фильтрование смеси (комплекс – депарафини-
зированный продукт – растворитель – активатор) 
осуществляли с помощью вакуумного фильтра: 
комплекс промывали на фильтре с использованием 
холодного растворителя для удаления непарафи-

новых углеводородов, извлеченных комплексом. 
Количество растворителя для промывки составля-
ло от 100 до 150 мас. % по отношению к фракции, 
подлежащей депарафинизации. Комплекс, полу-
ченный на фильтре, или аддукт, спрессовывали 
между фильтрующими слоями для удаления жид-
ких продуктов, после чего комплекс взвешивали. 
Фильтрат (растворитель + депарафинированное 
масло) смешивали с равным объемом воды для 
удаления мочевины и спирта из фильтрата. Смесь 
разделяли в делительной воронке на два слоя: верх-
ний (продукт депарафинизации с растворителем) и 
внутренний (растворитель аддукта в смеси бензин–
вода). Депарафинированное масло обезвоживалось 
за счет снижения содержания кальция. Извлечение 
растворителя проводили в роторном испарителе 
(растворитель + депарафинированная фракция), 
после чего взвешивали количество депарафини-
рованной фракции. Комплекс разлагали при тем-
пературе от 70 до 80°C водой, предварительно на-
гретой до 90°C; количество использованной воды 
составляло 150 мас. %. Горячий парафин отделяли 
от воды с помощью делительной воронки. Затем 
парафин взвешивали.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Влияние добавки на жидкостную экстрак-

цию. Характеристика физических свойств полу-
ченных продуктов и исходных материалов была 
дана в соответствии со стандартными методами 
Американского общества испытаний и материалов 
(ASTM) [22]. Экспериментальные данные по физи-
ко-химическим свойствам рафинатов и экстрактов 
представлены в табл. 3 при различных концентра-
циях SLES и различных температурах. 

Как показано в табл. 3, добавление SLES в не-
больших количествах влияет на выход рафината 

Таблица 2. Условия, используемые в процедуре экстракции
R SPD Фурфурол SLES T, °C
R1 100 100 0 60
R2 100 100 0.01 60
R3 100 100 0.05 60
R4 100 100 0.1 60
R5 100 100 0.0 70
R6 100 100 0.01 70
R7 100 100 0.05 70
R8 100 100 0.1 70
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при различных условиях экстракции. При 60°C и 
без ПАВ выход рафината составил 67.71 мас. % от 
дистиллята. В присутствии ПАВ выход увеличился 
до 73.81 мас. %. Изменение концентрации добав-
ленного ПАВ с 0.01 до 0.1 мас. % не приводит к 
дальнейшему увеличению выхода рафината: при 
концентрации SLES 0.01% выход рафината увели-
чился на 6 мас. %; увеличение концентрации SLES 
до 0.1 мас. % в фурфуроле к дальнейшему улучше-
нию выхода рафината не привело. Данные также по-
казывают дополнительное влияние SLES на выход 
и селективность в рафинатной фазе: при более вы-
соких температурах растворимость парафиновых 
и нафтеновых углеводородов в растворителе уве-
личивается. Данные показывают уменьшение из-
бирательности при повышении температуры. При 
добавлении SLES к растворителю селективность 
растворителя по отношению к ароматическим сое-
динениям увеличивалась. Добавление SLES может 
увеличить содержание ароматических веществ в 
фазе экстракта. При более высоких температурах 
селективность фурфурола снижается; по этой при-

чине в фазе экстракта может быть получен более 
высокий процент парафиновых и нафтеновых угле-
водородов.

Влияние добавления SLES на характеристи-
ки рафината и экстракта. Относительную мо-
лекулярную массу оценивали по кинематической 
вязкости при 40 и 100°C. Использовался метод, 
описанный в ASTM D 2502 [22]. Затем из таблицы, 
приведенной в ASTM D 2502, получали функцию 
H вязкости при 40°C. Полученное значение H и 
вязкость при 100°C использовали для оценки мо-
лекулярной массы по графику корреляции ASTM D 
2502.

В табл. 3 также показаны значения молекуляр-
ной массы фаз экстракта и рафината при различ-
ных температурах и концентрациях SLES. Было 
обнаружено, что использование оптимального 
значения SLES и температуры приводит к макси-
мальным молекулярным массам рафинатной фазы. 
В фазе экстракта молекулярная масса была выше 
по сравнению с фазой рафината. Можно заметить, 
что показатель преломления экстрактов выше, чем 

Таблица 3. Физико-химические свойства рафинатов и экстрактов
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SPD 100 1.4913 0.8696 10.49 2.36 259 120 9 74 <1.5 0.210
R1 67.71 1.4810 0.8584 10.17 2.46 276 146 11 88 <0.5 0.104
E1 32.29 1.5475 0.9563 18.13 2.66 315 27 – – <6.5 0.561
R2 73.81 1.4810 0.8586 10.12 2.50 277 151 9 90 <0.5 0.129
E2 26.19 1.5280 0.9339 12.70 2.27 278 51 – – 3.5 0.424
R3 72.00 1.4810 0.8583 10.13 2.36 275 128 10 90 0.5 0.105
E3 28 1.5220 0.9248 12.47 2.26 275 85 – – 2.5 0.300
R4 67.71 1.4809 0.8582 10.22 2.49 273 129 9 89 <0.5 0.124
E4 32.28 1.5235 0.9301 12.42 2.34 291 33 – – 3 0.317
R5 63.54 1.4809 0.8590 10.13 2.52 258 149 8 86 0.5 0.093
E5 36.46 1.5465 0.9613 14.99 2.30 305 11 – – >8 0.426
R6 71.42 1.4810 0.8574 10.19 2.53 270 151 10 90 <0.5 0.109
E6 28.57 1.5191 0.9218 12.23 2.27 272 38 – – 2.5 0.318
R7 70.00 1.4808 0.8591 10.17 2.46 271 132 8 88 1 0.109
E7 30 1.5192 0.9225 12.81 2.32 290 47 – – 2.5 0.300
R8 76.94 1.4810 0.8610 10.22 2.49 273 165 9 86 <0.5 0.136
E8 23.05 1.5175 0.9177 12.36 2.27 278 81 – – 2.5 0.367



НЕФТЕХИМИЯ  том 61  № 2  2021

271РАФИНИРОВАНИЕ И ДЕПАРАФИНИЗАЦИЯ ЛЕГКИХ СМАЗОЧНЫХ МАСЕЛ

у рафинатов, так как чем ниже показатель прелом-
ления, тем выше качество. Индекс вязкости — важ-
ное свойство смазочных масел. Он характеризует 
их работу при высоких температурах. Все рафина-
ты имеют очень высокий индекс вязкости по срав-
нению с экстрактами и необработанным маслом. 
Рафинаты имеют высокий индекс вязкости, дости-
гающий 170. Масла с высоким содержанием аро-
матических веществ, такие как экстракты, имеют 
низкий индекс вязкости, с нижним пределом 10. 
Можно сделать вывод, что добавление ПАВ поло-
жительно влияет на качество рафината. Результат 
был лучше, когда концентрация ПАВ в фурфуроле 
составляла 0.1 мас.  %. При этом индекс вязкости 
составлял 165, тогда как индекс вязкости масла был 
равен 120. Увеличение индекса вязкости рафината 
по сравнению с маслом указывает на хорошее раз-
деление ароматических углеводородов. Получен-
ный без добавления ПАВ рафинат имеет индекс 
вязкости 149. При температуре экстракции 60°C 
и низкой концентрации ПАВ наблюдалось увели-
чение индекса вязкости рафината. Результат был 
лучше, если концентрация ПАВ в фурфуроле со-
ставляла 0. 01 мас. %, при этом индекс вязкости со-
ставлял 151. Рафинат, полученный без добавления 
активного ПАВ, имел индекс вязкости 146. Рафи-

наты с меньшим содержанием ароматических сое-
динений имеют самые высокие анилиновые точки, 
потому что общая смешиваемость масла с анили-
ном существенно зависит от структурной природы 
масла. Масла с высоким содержанием ароматиче-
ских углеводородов имеют очень низкую анили-
новую точку. Процесс экстракции фурфуролом не 
только удаляет ароматические углеводороды, но 
также извлекает определенное количество гетеро-
атомных соединений, содержащихся в масле; сера 
связывается с некоторыми ароматическими соеди-
нениями, поэтому запах и цвет масла улучшаются. 
Максимальное количество серы, удаленной из ра-
финатов, составило 38.64 мас. %.

Депарафинизация полученных рафинатов. 
Полученные различные рафинаты депарафинизи-
ровали с помощью мочевины, чтобы можно было 
оценить требуемые характеристики масел, обрабо-
танных растворителем, которые являются наиболее 
важными – температуру застывания и индекс вяз-
кости. Депарафинизация используемого в качестве 
сырья веретенного масла, характеристики которого 
были определены, осуществлялась без обработки 
растворителем. В табл. 4–7 показано влияние де-
парафинизации на выход парафина и отношение 
массы комплекса к массе полученного парафина.

Таблица 4. Полученный выход парафина как функция отношения масс мочевины и веретенного масла (SPD)

Характеристики Условия: 70 г сырья и соотношение активатор/растворитель – 80/10
SPD1 SPD2 SPD3 SPD4

Мочевина, г 10 15 20 30
Выход депарафинированного масла, % 92.43 87.14 85.71 84.28
Выход парафина, % 4.57 7.14 11.43 11.29
Соотношение аддукт/парафин 4.13 4.1 3.41 4.87
Плотность, г/мл 0.8679 0.8805 0.8692 0.8752
Температура застывания, °C 4 6 9 9

Таблица 5. Выход парафина в зависимости от отношения масс мочевины и рафината

Характеристики Условия: 70 г сырья и соотношение активатор/растворитель – 25/10
R1 R3 R5 R8

Мочевина, г 5 3,5 4,5 10
Выход депарафинированного масла, % 86.57 88.57 87.86 87.14
Выход парафина, % 6.51 3.86 6.14 7.43
Соотношение аддукт/парафин 2.08 1.8 2.05 2.92
Плотность, г/мл 0.8659 0.8652 0.8656 0.8661
Температура застывания, °C +6 +6 +9 +6
Индекс вязкости 95 104 70 86
Цвет 1 1 1 1
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Образование комплекса мочевины – как физиче-
ский, так и химический процесс. Он подчиняется 
законам адсорбции и химических реакций. Реак-
ция комплексообразования представляет собой эк-
зотермическую реакцию, в которой наблюдалось 
повышение температуры на 5°C при условии, что 
температура поддерживалась на уровне 50°C, что 
также зависит от активности реакции. В зависи-
мости от полученных экспериментальных данных 
для каждого типа сырья необходимо брать опти-
мальное количество мочевины. По мере увеличе-
ния количества мочевины выход продуктов депара-
финизации уменьшается, и, следовательно, выход 
линейных парафинов снова увеличивается. Приме-
чательно, что после депарафинизации температура 
застывания депарафинированных масел варьирует-
ся в зависимости от типа обрабатываемого масла. 
Депарафинизация веретенного масла мочевиной 
привела к очень низкому выходу парафина, но так-
же и к более низкой температуре застывания. Аро-
матические углеводороды известны своей более 
низкой температурой замерзания по сравнению с 
парафинами. Уменьшение количества парафинов в 
веретенном масле увеличило концентрацию арома-

Таблица 6. Выход парафина в зависимости от отношения масс мочевины и рафината

Характеристики
Условия: 70 г сырья и соотношение активатор/растворитель – 80/50

R6 R8 R4 R2
Мочевина, г 10 20 30 60
Выход депарафинированного масла, % 90.9 79 82.75 72.5
Выход парафина, % 3.5 12 10 19.25
Соотношение аддукт/парафин 4 2.66 2.54 4.18
Плотность, г/мл 0.8642 0.8676 0.8662 0.8692
Температура застывания, °C +8 +3 +5 –3
Индекс вязкости 109 84 80 77
Цвет 1 1 1 1

Таблица 7. Выход парафина в зависимости от отношения масс мочевины и рафината

Характеристики
Условия: 70 г сырья и соотношение активатор/растворитель – 80/10.

R8 R4 R2 R7
Мочевина, г 15 20 25 30
Выход депарафинированного масла, % 74.29 73.57 63.57 82.86
Выход парафина, % 17.14 18.29 28.14 13.57
Соотношение аддукт/парафин 2.25 2.54 2.56 4.15
Плотность, г/мл 0.8649 0.8682 0.8628 0.8662
Температура застывания, °C –2 –7 –5 –9
Индекс вязкости 80 62 76 53
Цвет <1.5 <1.5 <1.5 <1.5

тических углеводородов и, как следствие, привело 
к значительному снижению температуры застыва-
ния. Удаление парафинов в количестве 11.43 мас. % 
позволило получить температуру застывания –9°C. 

Парафины характеризуются очень высоким ин-
дексом вязкости, до 180. Вязкость является очень 
важным фактором при производстве смазочных 
масел, от которого зависит правильное функци-
онирование оборудования. Из табл. 4 видно, что 
индекс вязкости SPD уменьшается по мере уда-
ления парафинов; при температуре застывания 
–9°C индекс вязкости SPD4 составил 62 с выходом  
84.28 мас. %.

Растворители не влияют на результаты депара-
финизации, однако большое количество раствори-
теля снижает скорость образования комплексов. 
Увеличение выхода парафина наблюдалось с уве-
личением количества мочевины для всех исполь-
зованных рафинатов. Максимальный полученный 
выход парафина составил 7.4 мас.  % при количе-
стве мочевины 14.29 мас.  %, что соответствует 
примерно трем частям по массе комплекса по отно-
шению к массе парафина. Чем больше количество 
мочевины, тем больше требуется активатора. Дан-
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ные, представленные в табл. 5, показывают, что все 
депарафинированные рафинаты имеют высокую 
температуру застывания. Чем выше индекс вяз-
кости и ниже температура застывания, тем выше 
качество масла. Индекс вязкости этих рафинатов 
относительно высок, но, к сожалению, их темпера-
тура застывания также относительно высока. Коли-
чество удаленного парафина оказалось недостаточ-
ным для достижения необходимого качества масла.

Как показано в табл. 6, рафинаты R2, R4, R6 и 
R8 депарафинизировали с использованием различ-
ных количеств мочевины и соотношения актива-
тор/растворитель 80/50. Депарафинизация рафи-
ната R8 с использованием мочевины в количестве  
20 мас. % удаляет 12% по массе парафина. У ра-
фината R4 наблюдалось уменьшение выхода па-
рафина на 10 мас. % при использовании 30 мас. % 
мочевины. Самый высокий выход парафина соста-
вил 19.25 мас. % при использовании 60 мас. % мо-
чевины; масса полученного комплекса примерно в 
4 раза превысила массу парафина. Результаты ясно 
показывают, что выход парафина зависит от каче-
ства рафинатов. Для того чтобы улучшить темпера-
туру застывания депарафинированных рафинатов, 
были увеличены соотношения мочевина/сырье и 
активатор/растворитель. Результаты показывают, 
что только депарафинизация рафината R2 дает 
температуру застывания –2°C при степени удале-
ния парафина 19.5 мас. % по сравнению со 100% 
сырья. Однако этого значения все еще недостаточ-
но для достижения необходимого качества масла. 
Согласно табл. 3, с точки зрения качества готового 
базового масла, полученные масла будут ранжиро-
ваться в порядке возрастания следующим образом: 
R2 > R8 > R4 > R6. При температуре застывания 

–3°C индекс вязкости R2 составляет 77 при выходе  
72.5 мас. %.

Эксперименты проводились с повышенными 
количествами ацетона, который, как было заме-
чено, способствует депарафинизации рафинатов. 
Максимальное количество полученного парафина 
составило 28.14 мас. % при количестве мочевины  
35.71 мас.  % и соотношении массы комплекса к 
массе парафина 2.56. Уменьшение количества па-
рафина на 13.57 мас.  % наблюдалось у рафината 
R7 при количестве мочевины 42.86 мас. %. Это по-
казывает, что качество рафината влияет на эффек-
тивность депарафинизации, поэтому присутствие 
ароматических углеводородов снижает скорость 
образования комплекса. Для получения более при-
емлемых результатов был проведен другой экспе-
римент, в котором увеличивалось количество ак-
тиватора при сохранении неизменным количества 
растворителя. Данные, представленные в табл. 7, 
показывают, что все депарафинизированные ра-
финаты имеют температуру застывания ниже 0°C. 
Для рафинатов низкого качества, таких как R4 и 
R7, массовая доля удаленного парафина составляет 
18.29 и 13.57% по весу с температурой застывания 
–7 и –9°C, соответственно. Для рафинатов хороше-
го качества, таких как R2 и R8, степень удаления 
парафина составляет 19.7 и 17.14 мас. % с темпе-
ратурой застывания –5 и –2°C, соответственно. По 
сравнению с результатами, полученными для депа-
рафинированного веретенного масла в тех же ус-
ловиях, можно видеть, что присутствие ароматиче-
ских углеводородов в сырье снижает температуру 
застывания. Для достижения самой низкой темпе-
ратуры застывания в депарафинированном сырье с 
высоким содержанием ароматических соединений 
необходимо удалить значительное количество па-
рафина. С точки зрения качества готового базового 
масла полученные масла можно классифицировать 
в порядке возрастания следующим образом: R2 > 
> R4 > R8 > R7. При температуре застывания –5°C 
индекс вязкости R2 составил 76 с выходом рафина-
та 63.29 мас. %.

Связь между массой парафина и массой мо-
чевины. По всем полученным результатам можно 
коррелировать массу парафина. Для этого были вы-
браны результаты, масса парафина в которых со-
ставляет примерно половину массы комплекса, как 
показано на рисунке. 

Корреляция между массовым количеством парафина и 
количеством мочевины.
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Для определения корреляции параметров мо-
дели, массы мочевины и массы парафина, выра-
женной следующей формулой, был использован 
линейный регрессионный анализ [уравнение (1)]:
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Для удаления 1 г парафина из депарафинизиро-
ванного масла требуется 0.558 г мочевины. Учиты-
вая, что молекулярная масса масла составляет око-
ло 277 г/моль, линейное уравнение (2) выражается 
как функция числа молей:

Для удаления 1 моля парафина из веретенного 
масла, требуется 6 молей мочевины.

Таким образом, изучение результатов экспери-
ментов, проведенных с атмосферным остатком, по-
лученным из легкой сырой нефти, с целью созда-
ния смазочных материалов, которые могут входить 
в диапазон веретенных масел, позволило опреде-
лить следующее:

– добавление сульфата лаурилового эфира на-
трия к растворителю может способствовать разде-
лению фаз и, следовательно, увеличению выхода 
рафината;

– распределение различных углеводородных 
компонентов масляной смеси между двумя фазами 
важно: растворенное вещество лучше экстрагиру-
ется, когда оно имеет большее количество конден-
сированных ароматических колец;

– эффективность депарафинизации зависит от 
природы сырья; у фракции веретенного масла, не 
обработанной растворителем, эффективность сни-
жается; 

– депарафинизация мочевины оказывает боль-
шее влияние на температуру застывания фракций 
с более низкой вязкостью, поскольку образование 
аддукта является селективным для н-парафинов; 

– установленная корреляция позволяет спрогно-
зировать количество мочевины, необходимое для 
удаления желаемого количества парафина.
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Ингибиторы гидратации при добыче сланцевого газа могу быть неорганическими и органическими ве-
ществами. К неорганическим обычно относят хлорид натрия и хлорид калия, к органическим – сорбат 
калия, полиэтиленгликоль, полиэфирамин и диэтилентриамин. Было проведено всестороннее детальное 
сопоставление ингибирующих свойств этих двух классов ингибиторов в процессе добычи сланцевого 
газа. Результаты показывают, что ингибирующий эффект хлорида калия намного выше, чем у хлорида 
натрия, а полиэфирамин проявляет наилучшие ингибирующие свойства по сравнению с другими орга-
ническими ингибиторами. Из анализа механизма ингибирования можно видеть, что как ингибиторы на 
основе неорганических солей, так и сорбат калия и полиэтиленгликоль способны эффективно вытеснять 
молекулы воды, поглощенные слоями глины, посредством ионного обмена. Что касается полиэфирамина 
и диэтилентриамина, протонированные ионы аммония могут адсорбироваться на поверхности глины 
посредством электростатического взаимодействия для замены гидратированных ионов натрия, тем самым 
уменьшая отталкивание глины при гидратации.

Ключевые слова: гидратация сланцевой глины, ингибирующие свойства, устойчивость ствола скважи-
ны, неорганические ингибиторы, органические ингибиторы
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Благодаря быстрому развитию разработок слан-
цевого газа в США сланцевый газ в последние годы 
стал одним из наиболее важных источников энер-
гии. Китай, как крупнейший потребитель энергии в 
мире, страдает из-за относительно небольших запа-
сов обычного природного газа, но имеет огромные 
запасы сланцевого газа. Сложные геологические 
условия китайских залежей сланцевого газа созда-
ют огромные трудности при разведке и разработке 
месторождений сланцевого газа в Китае. Однако, 
если Китай продолжит активизировать разработку 
сланцевого газа, то может значительно укрепить 
свои позиции на международных переговорах по 
энергетике. Согласно плану развития добычи слан-
цевого газа, принятому Национальной энергетиче-
ской администрацией, при наличии политической 
поддержки и плавном развитии рынка Китай будет 

стремиться к достижению добычи сланцевого газа 
в 2020 г. в размере 30 млрд м3.

С самого начала разработки сланцевого газа 
специалисты всего мира столкнулись в процессе 
бурения с двумя важными проблемами, а именно: 
неустойчивость сланцевой глины [1, 2] и обруше-
ние ствола скважины. Общепризнанно, что устой-
чивость сланцевой глины играет очень важную 
роль, поскольку это сильно влияет на стоимость [3] 
и эффективность бурения. 

Традиционные буровые растворы на водной ос-
нове [4, 5] экологически безопасны и дешевы, но 
обладают слабой водостойкостью [6]. Как только 
вода растворов вступает в контакт с глинистой по-
родой, происходит вызванное гидратацией набу-
хание глины [7, 8], приводящее к неустойчивости 
ствола скважины и возникновению ряда проблем 
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в процессе бурения, таких как обрушение ствола 
скважины, налипание породы на долото, забивание 
труб и т. д. Для уменьшения набухания были иссле-
дованы и применяются различные ингибиторы. Ра-
нее в качестве ингибиторов набухания глины [10] 
широко использовали неорганические соли [9], 
такие как хлорид натрия (NaCl) [11] и хлорид ка-
лия (KCl) [12, 13], благодаря их низкой стоимости 
и высокому ингибирующему эффекту. Однако при 
высокой концентрации они могут легко приводить 
к флокуляции глинистых минералов и терять свои 
ингибирующие свойства. Недавно были разработа-
ны полимерные ингибиторы на основе аминовых 
соединений [14, 15], являющиеся превосходными 
ингибиторами набухания глинистых пород. Однако 
эти полимеры способны легко адсорбироваться на 
поверхности породы и блокировать путь проникно-
вения, снижая проницаемость коллектора. Кроме 
того, высокая токсичность [16, 17] синтетических 
катионных полимеров [18–20] также ограничивает 
их использование. 

Представляют интерес некоторые ингибиторы 
гидратации сланцевой глины на основе низкомоле-
кулярных солей аммония, поскольку они не имеют 
вышеупомянутых недостатков и демонстрируют 
идеальное ингибирование без использования ка-
ких-либо ядовитых или опасных материалов. Не-
смотря на эти успехи, работы по всестороннему 
сравнению ингибирующих эффектов и выяснению 
механизмов действия различных типов ингибито-
ров все еще немногочисленны. В данном иссле-
довании мы подробно сравниваем ингибирующий 
эффект и механизмы действия этих ингибиторов, 
включая тестирование пород на устойчивость к 
разрушению при извлечении сланцевой глины, 
измерение линейной скорости набухания, опреде-
ление реологической характеристики, измерение 
фильтрации по API, определение расстояния меж-
ду слоями глины [21–24], измерение электрохими-
ческого потенциала (дзета-потенциала) и опреде-
ление распределения частиц. 

Ингибиторы, исследованные в нашей работе – 
неорганические NaCl и KCl и органические – сор-
бат калия, полиэтиленгликоль [25], полиэфирамин 
[26, 27] и диэтилентриамин [28]. Для лучшего по-
нимания механизма действия ингибиторов. изуча-
лась также корреляция их действия, что впослед-
ствии позволит создать теоретическое руководство 

по применению ингибиторов сланцевых глини-
стых пород.

МАТЕРИАЛЫ И МЕТОДЫ
Материалы. В качестве аналитических реа-

гентов использовали KCl, NaCl, сорбат калия, по-
лиэтиленгликоль, полиэфирамин и диэтилентриа-
мин, предоставленные компанией Chengdu Kelong 
Chemical Reagent Co. (Китай). Бентонит натрия 
был получен от компании Xinjiang Zhongfei Xiazijie 
Bentonite Co. (Karamay, Китай).

Расчет коэффициента извлечения сланце-
вой глины. Были приготовлены водные растворы 
(350 мл) с различными ингибиторами. В растворы 
добавляли по 50 г сланцевой стружки (6–10 меш). 
Растворы помещали в герметичные стаканы и под-
вергали перемешиванию во вращающейся печи 
с преобразованием частоты GW300 (Tongchun, 
Qingdao, Китай) при 110°C в течение 16 ч. После 
этого частицы сланцевой глины промывали дис-
тиллированной водой, пропущенной через сито 
40 меш, и сушили при 105°C в течение 4 ч. После 
взвешивания рассчитывали коэффициент извлече-
ния сланцевой глины (%) по формуле: 

где Mr – вес сланцевой глины после вращающейся 
печи. 

Тест на линейное набухание. Бентонит су-
шили при 105°C в течение 4 ч, затем взвешивали 
10 г бентонита и помещали в испытательный ци-
линдр пресса. После выдержки образца на прессе 
при давлении 10 МПа в течение 5 мин был полу-
чен керн, необходимый для измерения степени 
линейного набухания, и записана его высота ΔL. В 
испытательные цилиндры наливали растворы, со-
держащие различные ингибиторы, один из раство-
ров представлял собой дистиллированную воду без 
ингибиторов. На двухканальном линейном изме-
рителе набухания типа CPZ-II (Tongchun, Qingdao, 
Китай) закрепляли испытательный цилиндр, за-
тем проводили измерения и вычисляли изменение 
высоты (ΔR) по разности начального и конечного 
показания через 16 ч. По этой разности оценивали 
степень линейного набухания бентонита в раство-
ре ингибитора [24]. Формула для расчета степени 
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линейного набухания (%) выглядит следующим 
образом:
где Sr – степень линейного набухания бентонита; 

30 мин, а затем отставляли на время более 24 ч. На 
следующем этапе производили центрифугирова-
ние и сушку 7 образцов, а высушенный бентонит 
измельчали в порошок. Образцы на предметных 
стеклах тестировали на рентгеновском дифракто-
метре DX-2700, а затем рассчитывали межслойное 
расстояние по уравнению Брэгга 2dsinθ = nλ, где 
d – расстояние между слоями, λ – длина падающей 
волны (λ = 0.15406), θ – угол между падающим све-
том и плоскостью кристалла, n = 1.

Измерение дзета-потенциала. Дзета-потен-
циал измеряли с помощью анализатора дзета-по-
тенциала (Zetaprobe, Colloidal Dynamics Co., Ponte 
Vedra Beach, США), который использовали для ха-
рактеристики влияния различных ингибиторов на 
дисперсию и заряд бентонита в основной суспен-
зии. В 4 мас. % бентонитовые дисперсии добавля-
ли ингибиторы различных типов и в разных кон-
центрациях. После перемешивания в течение 24 ч 
разбавляли надосадочный слой дисперсии перед 
измерением, чтобы частицы были видны под ми-
кроскопом. Тестируемый образец добавляли в мер-
ную чашку с одновременным перемешиванием, а 
затем устанавливали скорость вращения 120, 180 
и 240 об./мин, соответственно. После стабилиза-
ции скорости вращения измеряли дзета-потенциал 
образца при различных скоростях вращения. Для 
представления данных относительно дзета-потен-
циала использовали среднее значение трех измерений.

Тест на распределение частиц часто использу-
ется для анализа взаимодействия частиц и размера 
частиц во взвешенной системе (суспензии). При 
равномерном диспергировании частиц бентонита в 
воде размер частиц бентонита определяет их рас-
пределение при определенном равновесии. Если 
сила притяжения между частицами больше, чем 
сила отталкивания, частицы бентонита имеют тен-
денцию приближаться друг к другу, в результате 
чего размер частиц бентонита начинает увеличи-
ваться, в противном случае размер частиц бентони-
та становится меньше.

Чтобы изучить механизм взаимодействия меж-
ду различными ингибиторами сланцевой глины и 
частицами бентонита в базовой суспензии, было 
протестировано влияние различных ингибиторов 
на гранулометрический состав частиц бентонита в 
базовой суспензии.

ΔR – величина набухания бентонита, мм; ΔL – вы-
сота керна, мм.

Измерение фильтрации по API. Бентонит 
диспергировали в дистиллированной воде. Было 
приготовлено семь чашек суспензии бентонита  
(4 мас.  %) , каждая чашка имела объем 400 мл. 
После этого в суспензию бентонита добавляли  
1 мас.  % сорбата калия, 3 мас.  % KCl, 2 мас.  % 
NaCl, 2 мас. % полиэтиленгликоля, 1 мас. % поли-
эфирдиамина, 2 мас. % диэтилентриамина. После 
перемешивания раствора в течение 20 мин образцы 
оставляли на 24 ч. Оценку ингибирования бентони-
та различными ингибиторами в таком испытании 
проводили по программам испытаний Американ-
ского института нефти (API) с использованием ше-
стискоростного ротационного вискозиметра (ZNN-
D6B, Tongchun, Qingdao, Китай).

Потеря жидкости в бентонитовой суспензии 
была проверена в соответствии со стандартом API.

Кажущуюся вязкость (AV), пластическую вяз-
кость (PV) и предел текучести (YP) оценивали 
посредством численных значений при частоте 
вращения 600 и 300 об./мин (Ф600 и Ф300), соответ-
ственно. Для расчета были использованы следую-
щие формулы:

Измерение межслойного расстояния мето-

дом рентгеновской дифракции (XRD). Для из-
мерения межслойного расстояния бентонита с ди-
стиллированной водой и бентонита с раствором 
ингибитора был использован рентгеновский диф-
рактометр X’Pert PRO MPD. Было приготовлено 
300 мл водной суспензии бентонита в концентрации  
4 мас. %. Всего 7 образцов. В каждый из 6 образ-
цов были добавлены 2 мас. % NaCl, 3 мас. % KCl, 
1 мас. % сорбата калия, 2 мас. % полиэтиленгли-
коля, 1 мас. % полиэфирамина, 2 мас. % диэтилен-
триамина, соответственно, после чего полученные 
суспензии интенсивно перемешивали в течение  
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Водные суспензии бентонита с концентрацией 
4 мас. % готовили в качестве базовой суспензии, к 
которой добавляли различные типы ингибиторов и 
перемешивали в течение 1 ч до полного растворе-
ния. После этого водные суспензии бентонита вы-
держивали 24 ч.

Распределение частиц по размерам было опре-
делено путем тестирования гранулометрическо-
го состава 4 мас.  % суспензии монтмориллонита, 
обработанной различными ингибиторами, с помо-
щью лазерного гранулометрического анализатора 
HYDRO 2000.

Метод определения морфологии поверхности 
образцов. К суспензиям бентонита с концентраци-
ей 4 мас. % добавляли, соответственно, различные 
ингибиторы сланцевой глины. После выдержива-
ния в течение 24 ч эти растворы помещали в ва-
куумную сушку до затвердевания. Морфологию 
поверхности высушенного образца наблюдали с 
помощью сканирующего электронного микроскопа 
(ZEISS EV0 MA15, Carl Zeiss Micrographics GmbH) 
при 1000-кратном и 2000-кратном увеличении 

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Анализ степени извлечения сланцевой глины. 

На рис. 1 показана степень извлечения сланцевой 
глины с использованием различных ингибиторов. 
Что касается образца, растворенного в дистиллиро-
ванной воде, для него эта величина составила всего 
около 23.9%. После добавления различных ингиби-
торов извлечение сланцевого шлама значительно 

увеличилось. При использовании неорганических 
ингибиторов KCl, по сравнению с NaCl, показал 
относительно более высокое извлечение. Столь 
превосходное ингибирующее действие KCl может 
быть связано с его низкой энергией гидратации и 
небольшим количеством гидратированных ионов. 
Что касается органических ингибиторов, сорбат 
калия, полиэфирамин и диэтилентриамин демон-
стрируют относительно более высокую степень из-
влечения – 61.6, 64.5 и 60.8%, соответственно, что 
объясняется наличием у них сильного механизма 
катионного обмена. Напротив, полиэтиленгликоль 
показал плохое ингибирование гидратации и не 
очевидную дисперсию. Эти данные продемонстри-
ровали, что полиэфирамин, диэтилентриамин, KCl 
и сорбат калия обладают большим потенциалом 
в качестве эффективных ингибиторов сланцевой 
глины. 

Анализ линейного набухания. После выдер-
живания в дистиллированной воде и растворах с 
различными ингибиторами в течение 16 ч бентонит 
демонстрировал различную степень набухания. Ре-
зультаты измерения степени линейного набухания 
показаны на рис. 2.

На рис. 2 показано, что степень набухания 
бентонита в дистиллированной воде составляет 
28.96%, значит, бентонит испытывает набухание 
при гидратации. Степень набухания бентонита с 
добавлением 2 мас. % NaCl, 3 мас. % KCl, 2 мас. % 
полиэтиленгликоля и 1 мас. % сорбата калия соста-
вила 25.64, 21.38, 18.52 и 17.83%, соответственно, 

Рис. 1. Степень извлечения сланцевой глины с использо-
ванием различных ингибиторов: (1) дистиллированная 
вода; (2) 2 мас. % NaCl; (3) 3 мас. % KCl; (4) 1 мас. % сор- 
бата калия; (5) 2 мас. % полиэтиленгликоля; (6) 1 мас. % 
полиэфирамина; (7) 2 мас. % диэтилентриамина.

Рис. 2. Степень набухания образцов глины в присут-
ствии различных ингибиторов: (1) дистиллированная во-
да; (2) 2 мас. % NaCl; (3) 3 мас. % KCl; (4) 1 мас. % сор-
бата калия; (5) 2 мас. % полиэтиленгликоля; (6) 1 мас. %  
полиэфирамина; (7) 2 мас. % диэтилентриамина.
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что подтверждает снижение характеристик набуха-
ния по сравнению с образцом без ингибитора. Бо-
лее того, степень линейного набухания в растворе 
полиэфирамина и диэтилентриамина составляла 
13.25 и 15.78%, соответственно, что указывает на 
их сильную способность к подавлению набухания 
глины по сравнению с неорганическими ингиби-
торами. Основная причина заключается в том, что 
протонированные аминогруппы могут проникать 
в слой глины под действием разности химических 
потенциалов и вытеснять молекулы воды. Кроме 
того, на поверхности глины может адсорбировать-
ся полиэфирамин и дополнительно препятствовать 
проникновению молекул воды, подавляя гидрата-
цию и набухание бентонита.

Анализ реологических и фильтрационных 
свойств различных ингибиторов. Измерены ре-
ологические свойства и объемы фильтрационных 
потерь по API (FLAPI) полимерных буровых раство-
ров на водной основе с различными ингибиторами, 
а также базовые буровые растворы без добавок 
для сравнения; результаты показаны в табл. 1 и на  
рис. 3.

Поведение буровых растворов при истончении 
сдвига можно четко наблюдать по изменениям от-
ношения YP/PV, кода вязкость уменьшается за счет 
увеличения скорости сдвига. Буровые растворы с 
очень низким отношением YP/PV не могут транс-
портировать шлам и очищать ствол скважины, в то 
время как буровые растворы с высоким отношени-
ем YP/PV обладают худшей гидравликой бурения 
и перегружают систему циркуляции буровых рас-
творов. Значения YP/PV в диапазоне от 0.36 до 0.48 
Па/мПа·с более подходят для буровых растворов, 
поскольку в этом случае они могут и транспорти-
ровать шлам, и эффективно очищать ствол скважи-
ны [29, 30].

Значения YP/PV для буровых растворов, при-
готовленных с использованием дистиллированной 
воды, 2 мас. % NaCl и 3 мас. % KCl, составляют 0.3, 
0 и 0, соответственно, что указывает на то, что эти 
жидкости не могут эффективно очищать скважины. 
Кроме того, объемы фильтрационных потерь FLAPI 
этих буровых растворов также намного больше, 
чем у бентонитовых растворов и других составных 
жидкостей, что подтверждает их неудовлетвори-
тельные реологические свойства.

Напротив, значения YP/PV для буровых раство-
ров, содержащих 1 мас. % сорбата калия, 2 мас. % 
полиэтиленгликоля, 1 мас.  % полиэфирамина и  
2 мас. % диэтилентриамина, составляют, соответ-
ственно, 0.40, 0.50, 0.50 и 0.50, что указывает на 
то, что ингибиторы могут улучшить реологические 
свойства буровых растворов при комнатной темпе-
ратуре.

Как видно из табл. 1, добавление диэтилен-
триамина мало влияет на реологию суспензии на 

Таблица 1. Результаты оценки реологических свойств бурового раствора
Добавки PV, мПа·с AV, мПа·с YP, Па YP/PV, Па/мПа·с

Дистиллированная вода 10.0 13.0 3.0 0.30
2 мас. % NaCl 5.0 5.0 0.0 0.00
3 мас. % KCl 4.0 4.0 0.0 0.00
1 мас. % сорбата калия 5.0 7.0 2.0 0.40
2 мас. % полиэтиленгликоля 5.0 7.5 2.5 0.50
1 мас. % полиэфирамина 5.0 7.5 2.5 0.50
2 мас. % диэтилентриамина 9.0 13.5 4.5 0.50

Рис. 3. Объемы FLAPI бентонитовых буровых раство-
ров, содержащих различные ингибиторы: (1) дистил-
лированная вода; (2) 2 мас. % NaCl; (3) 3 мас. % KCl;  
(4) 1 мас. % сорбата калия; (5) 2 мас. % полиэтиленгли-
коля; (6) 1 мас. % полиэфирамина; (7) 2 мас. % диэти-
лентриамина.
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основе бурового раствора. Однако при этом мо-
жет происходить значительное повышение дина-
мической силы сдвига и изменение соотношения  
YP/PV бурового раствора. Кроме того, значения 
различных параметров у ингибитора на аминовой 
основе – полиэфирамина, включая PV, AV, YP, мало 
изменяются.

Как показано на рис. 3, соли калия представле-
ны сорбатом калия и KCl. Фильтрационные поте-
ри 1 мас. % сорбата калия составляют 116 мл, что 
указывает на эффект частичного ингибирования. 
Фильтрационные потери 3 мас. % KCl составляют 
204 мл. Такие высокие фильтрационные потери 
могут быть связаны с образованием плотной гли-
нистой корки и показывают, что эти буровые рас-
творы не подходят для бурения при добыче сланце-
вого газа без использования подходящих добавок 
для уменьшения фильтрационных потерь. Филь-
трационные потери 2 мас. % NaCl составляют 126 
мл, образовавшаяся глинистая корка имеет опреде-
ленную функцию предотвращения фильтрацион-
ных потерь, однако они по-прежнему велики.

Фильтрационные потери 2 мас. % полиэтилен-
гликоля, 1 мас.  % полиэфирамина и 2 мас. % ди- 
этилентриамина составляют 30, 29 и 26 мл, соот-
ветственно, что указывает на то, что эти ингибито-
ры не оказывают очевидного влияния на фильтра-
ционные потери в буровых растворах.

Рентгеноструктурный анализ. Результаты те-
стов для определения расстояния между слоями 

глины с различными ингибиторами показаны на 
рис. 4. Угол дифракции в спектре рентгенострук-
турного анализа можно определить по уравнению  
Брегга 2dsinθ = nλ (n = 1).

После наступления полной гидратации бенто-
нита межслойное расстояние увеличивается до 
1.52 нм из-за того, что между кристаллическими 
слоями образуются гидратированные ионы Na+ 
большого размера. Ионы неорганических солей 
могут вытеснять межслойные гидратированные 
катионы и уменьшать расстояние между слоями 
глины. Низкомолекулярные катионные соедине-
ния адсорбируются на поверхности частиц глины, 
заменяя межслойные гидратированные катионы и 
их адсорбированные гидратные корки и образуя 
относительно однородное и упорядоченное распо-
ложение, что приводит к уменьшению расстояния 
между слоями.

После добавления NaCl ионное взаимодействие 
усилилось и интервал между слоями бентонита 
уменьшился до 1.39 нм, но изменение оказалось 
незначительным. Это связано с тем, что Na+ в соли 
и Na+ между слоями бентонита – один и тот же ион. 
При добавлении KCl, ионы K+ заменяют гидраты 
натрия между слоями, что сокращает межслойное 
расстояние до 1.34 нм. Влияние сорбата калия и 
KCl на межслойное расстояние монтмориллони-
та аналогично, что приводит к его уменьшению 
до 1.33 нм. Это же расстояние после обработки 
полиэтиленгликолем составляет 1.32 нм, что ука-
зывает на то, что полиэтиленгликоль ингибирует 
гидратное набухание бентонита и удерживает бен-
тонит в крупных частицах за счет адсорбирования 
гидратной корки. После протонирования в водном 
растворе диэтилентриамин приобретает положи-
тельный заряд. Множественные аминогруппы в 
молекулярной цепи связывают несколько соседних 
слоев глины друг с другом посредством многото-
чечной адсорбции, максимально сокращая рассто-
яние между слоями гидратации глины и формируя 
компактную структуру. Межслойное расстояние 
уменьшается до 1.29 нм, свидетельствуя о силь-
ном ингибирующем свойстве диэтилентриамина. 
Аминсодержащий полимерный полиэфирамин 
уменьшает межслойное расстояние до 1.24 нм. 
Протонированные ионы аммония адсорбируются 
на поверхности глины посредством электростати-
ческого взаимодействия и заменяют гидратирован-

Рис. 4. Рентгеновские дифрактограммы бентонита с 
различными ингибиторами.
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Рис. 5. Изменение дзета-потенциала различных ингибиторов с концентрацией (а – NaCl; б – KCl; в – сорбат калия;  
г – полиэтиленгликоль; д – полиэфирамин; е – диэтилентриамин) при различных скоростях вращения: (1) 180 об./мин, (2) 
210 об./мин, (3) 240 об./мин.
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ные ионы натрия, тем самым уменьшая гидратное 
отталкивание глины. Из рис. 4 видно, что NaCl, 
KCl, сорбат калия, полиэтиленгликоль, полиэфира-
мин и диэтилентриамин могут выдавливать моле-
кулы воды, адсорбированные между слоями глины, 
посредством адсорбции или ионного обмена, что 
приводит к дегидратации глины. При этом поли- 
эфирамин и диэтилентриамин демонстрируют луч-
шие ингибирующие свойства по сравнению с дру-
гими ингибиторами, в то время как ингибирующие 
свойства NaCl низкие.

Анализ дзета-потенциала. Дзета-потенциал 
частиц глины в водной дисперсии измеряли для 
исследования влияния ингибиторов на электро-
кинетические свойства частиц глины. Механизм 
ингибирования набухания и диспергирования на-
триевого бентонита в сланцевых глинах приведен 
на рис. 5. Дзета-потенциал раствора бентонита с 
концентрацией 4 мас. % при различных скоростях 
составляет –82.76 мВ (180 об./мин), –97.30 мВ  
(210 об./мин), –40 мВ (240 об./мин), соответствен-
но. Частицы глины с высоким отрицательным  
дзета-потенциалом имеют тенденцию к набуханию 
и диспергированию.

Как показано на рис. 5а, с увеличением концен-
трации NaCl происходит изменение заряда, когда 
концентрация превышает 2 мас.  %. После этого 
дзета-потенциал частиц глины остается практиче-
ски стабильным и по-прежнему положительным.  
Как показано на рис. 5б, с добавлением KCl дзета- 
потенциал системы увеличивается. Когда концен-
трация составляет 1 мас. %, среднее значение абсо-
лютной величины дзета-потенциала при различных 
скоростях намного меньше, чем при концентрации  
4 мас. % раствора бентонита. Однако значение его 
потенциала превышает абсолютную величину по-
тенциала раствора бентонита при концентрации 
KCl 4 мас. %. Это говорит о том, что KCl обладает 
определенным эффектом ингибирования дисперги-
рования, но этот эффект в большей степени зависит 
от используемой концентрации. Тенденция изме-
нения потенциала у сорбата калия (рис. 5в) ана-
логична таковой у KCl, но абсолютная величина 
дзета-потенциала сорбата калия относительно ста-
бильна. Абсолютная величина потенциала раство-
ра бентонита, содержащего 2 мас. % сорбата калия, 
составляет всего 4.46 мВ, что указывает на то, что 
он обладает более сильным и стабильным эффек-

том ингибирования гидратации и диффузии, а его 
оптимальная концентрация составляет 2 мас. %. 

Как показано на рис. 5г, с увеличением концен-
трации полиэтиленгликоля абсолютная величина 
дзета-потенциала сначала увеличивается, а затем 
уменьшается. Минимальное значение дзета-по-
тенциала при различных скоростях составляет  
18.68 мВ (180 об./мин), 30.35 (210 об./мин) и 9.63 
мВ (240 об./мин), когда концентрация полиэти-
ленгликоля составляет 2 мас. %, а абсолютная ве-
личина дзета-потенциала намного меньше, чем 
в растворе бентонита. Также стоит отметить, что 
разность значений дзета-потенциала при различ-
ных скоростях с добавлением полиэтиленгликоля 
уменьшается. Достаточно показать, что полиэти-
ленгликоль может улучшить стабильность заряда 
взвешенной системы и может быть адаптирован к 
различным скоростям в практических условиях.

Абсолютная величина дзета-потенциала рас-
твора бентонита, содержащего полиэфирамин  
(рис. 5д), уменьшается с увеличением концентра-
ции и намного меньше, чем у чистого раствора 
бентонита, что указывает на то, что полиэфирамин 
обладает хорошим ингибирующим действием. Это 
связано со слабой щелочностью амина, поэтому в 
растворе полиэфирамина существует равновесие 
диссоциации: RNH2

– + H2O ↔ RNH3
+ + OH–. Когда 

гидролиз [31] достигает равновесного состояния, 
количество ионов аммония остается стабильным. 
После адсорбции насыщения полиэфирамина ней-
трализация между ионами аммония и отрицатель-
ной поверхностью глины достигает динамического 
равновесия, поэтому инверсии заряда не происхо-
дит. Между тем частицы глины по-прежнему име-
ют отрицательный заряд и совместимы с анионной 
добавкой.

Адсорбция диэтилентриамина на поверхности 
глины подавляет двойной электрический слой гли-
ны, что приводит к уменьшению значения потен-
циала. Уменьшение отталкивания при гидратации, 
в свою очередь, приводит к образованию более 
тонкой гидратированной оболочки и уменьшению 
дисперсности частиц глины. Частицы глины будут 
притягиваться друг к другу боковыми сторонами, 
что приведет к повышению вязкости системы и 
увеличению потери жидкости. Однако после ад-
сорбции большего количества ионов полиаммония 
частицы глины коагулируют торцевыми сторонами 
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друг к другу, что нарушает дисперсионную устой-
чивость системы, поэтому вязкость снижается, 
а потеря жидкости постоянно уменьшается. Из  
рис. 5е видно, что когда концентрация диэтилен-
триамина превышает 1 мас. %, потенциал при раз-
личных скоростях практически не изменяется, а 
его абсолютная величина составляет около 20 мВ. 
Разность потенциалов на каждой скорости также 
очень мала, что показывает, что диэтилентриамин 
имеет очень хорошую ингибирующую дисперсию 
и очень стабилен, и это благоприятно сказывается 
на стабильности заряда системы бурового раствора.

Анализ распределения частиц. В табл. 2 пока-
зано дифференциальное распределение суспензий 
глины, обработанных дистиллированной водой и 
различными ингибиторами, соответственно.

На рис. 6 представлены кривые дифференци-
ального распределения [32] глинистых суспензий, 
обработанных NaCl, KCl, сорбатом калия, полиэ-
тиленгликолем, полиэфирамином и диэтилентриа-
мином, соответственно. После добавления каждо-
го ингибитора размер частиц бентонита в базовой 
суспензии увеличивался, за исключением базовой 
суспензии с KCl и полиэтиленгликолем. Порядок 
размера частиц: KCl < NaCl < сорбат калия < поли- 
этиленгликоль < полиэфирамин < диэтилентри-
амин. Добавление ингибиторов с диэтилентри-
амином и полиэфирамином приводит к явному 
увеличению размера частиц глины. Кривая грану-
лометрического состава бентонита при добавлении 
сорбата калия, полиэтиленгликоля, диэтилентриа-
мина и ингибиторов полиэфирамина в качестве ин-
гибиторов в целом смещается вправо. Кроме того, 
гранулометрический состав частиц бентонита с ис-
пользованием сорбата калия, диэтилентриамина и 
полиэфирамина более концентрированный, чем у 
бентонита без ингибиторов. Это указывает на то, 

что все три ингибитора могут вызывать определен-
ную степень агрегации бентонита и увеличивать 
размер частиц бентонита, что косвенно иллюстри-
рует ингибирующее действие на дисперсию бенто-
нита.

Морфологический анализ. Ингибирующие 
свойства различных ингибиторов гидратации, на-
блюдаемые на изображениях сканирующего элек-
тронного микроскопа (СЭМ), отражали микроско-
пическую морфологию бентонита натрия после 
обработки различными ингибиторами (рис. 7). 

На рис. 7 показаны различные образцы бентони-
та, использованные для наблюдения за микромор-
фологией и состоянием гидратации [33, 34]. Можно 
видеть, что поверхность бентонита без ингибитора 
глинистых сланцев имеет лишь несколько гранули-

Таблица 2. Гранулометрический состав частиц бентонита с различными ингибиторами

Добавки d, мкм
0.1 0.5 0.9

Дистиллированная вода 3.598 15.821 50.192
2 мас. % NaCl 3.468 14.163 46.845
3 мас. % KCl 1.191 14.662 14.662
1 мас. % сорбата калия 4.015 17.803 62.059
2 мас. % полиэтиленгликоля 0.730 15.621 37.765
1 мас. % полиэфирамина 4.911 34.395 87.330
2 мас. % диэтилентриамина 3.345 36.755 104.881

Рис. 6. Гранулометрический состав частиц бентонита 
с различными ингибиторами: (1) Базовая суспензия;  
(2) 2 мас. % NaCl; (3) 3 мас. % KCl; (4) 1 мас. % сорбата 
калия; (5) 2 мас. % полиэтиленгликоля; (6) 1 мас. %  
полиэфирамина; (7) 2 мас. % диэтилентриамина.
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рованных частиц и покрытие в виде гидратной обо-
лочки. Исходный бентонит комковат, комки плотно 
и беспорядочно уложены друг на друга, что отра-
жает гидрофильность, высокое содержание воды 
и легкость агломерации бентонита. Поверхность 
глины, на которую воздействует NaCl, образует 
диспергированные блоки с меньшим количеством 
соединений между блоками и с большими и мно-
гочисленными зазорами, что указывает на легкость 
связывания в блоки, при этом фильтруемость и 
эффективность ингибирования гидратации и дис-
пергирования низкие (рис. 7б). Как показано на  
рис. 7в, на поверхности бентонита с добавлением 
KCl имеются явные частицы. Сорбат калия внедря-

ется в слои бентонита, разрушая компактную блоч-
ную структуру исходного бентонита, и образует на 
поверхности слоистый лист с однородными зазо-
рами и определенным расстоянием между слоями, 
что указывает на возможность подавления гидрата-
ции бентонита (рис. 7г1, 7г2). На изображениях с 
разным увеличением сухого бентонита, в который 
был добавлен полиэтиленгликоль, видно, что гли-
на агломерирована волокнисто (рис. 7д1, 7д2). Из  
рис. 7e и 7ж видно, что поверхность бентонита, 
обработанная полиэфирамином и диэтилентриа-
мином, имеет не только частицы, но и очевидное 
слипание глины. После интеркаляции диэтилен-
триамином и полиэфирамином бентонит отслаи-

(ж2)(ж1)

(д1) (д2) (е1) (е2)

(г2)(г1)(в2)(в1)

(a1) (a2) (б1) (б2)

10 мкм 5 мкм 10 мкм

10 мкм10 мкм

10 мкм 10 мкм

10 мкм

5 мкм

5 мкм 5 мкм

5 мкм 5 мкм

5 мкм

Рис. 7. Растрово-электронная микрофотография сухого бентонита с различными ингибиторами при разном увеличении:  
a1 и a2 – чистый бентонит; б1 и б2 – бентонит, обработанный NaCl; в1 и в2 – бентонит, обработанный KCl; г1 и г2 – бен-
тонит, обработанный сорбатом калия; д1 и д2 – бентонит, обработанный полиэтиленгликолем; е1 и е2 – бентонит, обрабо-
танный полиэфирамином; ж1 и ж2 – бентонит, обработанный диэтилентриамином.
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вался с образованием рыхлых, скрученных блоков 
с появлением пор, приобретая определенную сте-
пень гидрофобности и становясь рыхлым. Это сви-
детельствует о том, что диэтилентриамин и поли-
эфирамин могут адсорбироваться на поверхности 
бентонита, заставляя его коагулировать, и показы-
вает, что эти соединения улучшают ингибирование 
диспергирования бентонита. Предполагается, что, 
за исключением электростатического взаимодей-
ствия, водородная связь между аминогруппами и 
гидроксильными группами и изменение химиче-
ского сродства поверхности к воде могут дополни-
тельно ограничить набухание и гидратацию глини-
стых минералов. Таким образом, все это указывает 
на то, что после добавления различных ингибито-
ров гидратация и диспергирование бентонита по-
давляются в различной степени.

Итак, в статье сообщается об использова-
нии ряда методов для сравнения ингибирующих 
свойств неорганических ингибиторов NaCl и KCl 
и органических ингибиторов – сорбата калия, по-
лиэтиленгликоля, полиэфирамина и диэтилентри-
амина. Показано, что органические ингибиторы 
превосходят неорганические ингибиторы гидра-
тации глинистых сланцев. По сравнению с NaCl, 
KCl демонстрирует более сильные ингибирующие 
свойства, препятствующие набуханию глины из-
за меньшего размера гидратированного иона. Что 
касается органических ингибиторов, то полиэфи-
рамин и диэтилентриамин демонстрируют более 
высокие ингибирующие свойства, поскольку они 
могут проникать в слой глины через протониро-
ванные аминогруппы и вытеснять молекулы воды. 
В то же время другие активные центры могут обра-
зовывать водородные связи с поверхностью глины, 
препятствуя проникновению молекул воды. Ами-
ногруппы с концевыми полиэфираминными груп-
пами могут связывать смежные кристаллические 
решетки друг с другом и минимизировать меж-
слойное пространство для гидратации. Кроме того, 
адсорбция делает глину более гидрофобной и пре-
пятствует проницаемости молекул воды. Согласно 
представленным экспериментальным результатам, 
полиэфирамин обладает лучшими характеристика-
ми по сравнению с другими ингибиторами, а инги-
биторы, полученные из полиаминов, должны стать 
предметом дальнейшего изучения. Диэтилентри-
амин можно модифицировать с помощью некото-

рых экспериментальных методов, чтобы изменить 
длину его углеродной цепи, молекулярную массу и  
т. д., придавая ему лучшие ингибирующие свойства. 
В этом направлении имеются неограниченные воз-
можности для дальнейшего развития. Кроме того, 
физические и химические свойства глинистых ми-
нералов при бурении нефтяных и газовых скважин 
в полевых условиях зависят от емкости катионного 
обмена, структуры глинистых минералов, размера 
частиц и природы раствора. Следовательно, свой-
ства глины при промысловых работах следует ком-
бинировать для определения наиболее подходящих 
ингибиторов и других совместимых добавок.
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