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тепловую устойчивость процесса. Показано, что 

при масштабировании процесса увеличение раз-

меров реактора лимитируется перегревом лобового 

слоя вплоть до возникновения «теплового взрыва». 

Увеличение линейной скорости газового потока 

увеличивает теплоотдачу и тем самым уменьшает 

перегрев слоя катализатора.

Разработанная математическая модель позволя-

ет производить оценку параметров проектируемых 

реакторов и условий проведения синтеза Фишера—

Тропша, направленного на получение жидких или 

твердых углеводородов.
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Введение
Процессу выделения пропилена из пропан-пропи-

леновой фракции (ППФ), получаемой на пиролизных 

установках, предшествует стадия ее каталитической 

очистки селективным гидрированием примесей ме-

тилацетилена и пропадиена (МАПД) в присутствии 

палладиевых катализаторов [1—3]. Наличие приме-
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сей углеводородов ацетиленового и диенового рядов 

приводит к отравлению катализаторов полимери-

зации и ухудшению характеристик полимеров, что 

обусловливает жесткие требования по концентрации 

таких примесей в пропиленовом сырье (менее 5 ppm). 

Содержание ацетиленовых и диеновых углеводородов 
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в ППФ составляет от 2 до 5 %, что зависит главным 

образом от состава сырья, подаваемого на пиролиз, и 

конструкции печи пиролиза [4].

Относительно высокие концентрации МАПД в 

пропан-пропиленовой фракции требуют исполь-

зования активных катализаторов, позволяющих 

одновременно проводить полное гидрирование 

ацетиленовых и диеновых примесей с высокой се-

лективностью их превращения в пропилен и про-

должительным (не менее 12 мес.) межрегенерацион-

ным циклом работы катализатора.

В лаборатории адсорбционных и каталитических 

процессов кафедры физической химии Казанского 

(Приволжского) федерального университета разра-

ботан алюмопалладиевый катализатор КГС-3 для 

очистки пиролизной пропан-пропиленовой фрак-

ции, содержащей до 5 % ацетиленовых и диеновых 

примесей [5]. Катализатор КГС-3, успешно прошед-

ший лабораторные испытания, был рекомендован 

для опытных испытаний на промышленных сырь-

евых потоках. Ранее аналогичные испытания были 

проведены в процессе селективного гидрирования 

ацетилена на специально разработанном для этого 

катализаторе СГА-2М [6].

Цель настоящей работы — оптимизировать техно-

логические параметры гидрирования метилацетиле-

на и пропадиена в пиролизной пропан-пропиленовой 

фракции до пропилена на алюмопалладиевом катали-

заторе марки КГС-3, оценить возможности промыш-

ленного применения разработанного катализатора.

Экспериментальная часть

Опытно-промышленные испытания катализато-

ра КГС-3 и оптимизацию технологических парамет-

ров гидрирования проводили на пилотной установ-

ке завода «Этилен» ОАО «Нижнекамскнефтехим» 

в двух последовательно расположенных адиабати-

ческих реакторах проточного типа с неподвижным 

слоем катализатора. Блок-схема пилотной установ-

ки представлена на рис. 1.

В качестве исходного углеводородного потока 

использовали пиролизную пропан-пропиленовую 

фракцию (ППФ), состав которой приведен в табл. 1. 

Общая масса катализатора в двух реакторах состав-

ляла около 14 кг (15 л). 

Выбор двухреакторной системы обусловлен от-

носительно высокой концентрацией метилацетиле-

на и пропадиена в сырьевом потоке (до 5 об.%). Ре-

акции гидрирования метилацетилена и пропадиена 

протекают с выделением значительного количества 

тепла (ΔH = 41 ккал/моль), что приводит к интенси-

фикации побочных реакций — гидрирования про-

пилена в пропан и олигомеризации. Минимальное 

содержание ацетиленовых и диеновых примесей, 

позволяющее селективно провести их гидрирова-

ние до остаточного содержания 5 ppm, составляет 

около 0,9 об.% [4]. Это соответствует остаточному 

содержанию метилацетилена и пропадиена при 

70 % конверсии МАПД в первом реакторе. Для ох-

лаждения промежуточного гидрогенизата на выхо-

де из первого реактора в технологической схеме пи-

лотной установки предусмотрен теплообменник Т2 

(см. рис. 1).

Процесс гидрирования проводили при фиксиро-

ванных значениях температуры сырья на входе в ре-

акторы, варьируя их в интервале 45—70 °С, скорости 

подачи ППФ составляли от 1700 до 2800 ч–1, мольное 

соотношение водорода и суммы метилацетилена и 

пропадиена (Н2 : ∑МАПД) — от 0,5 : 1,0 до 2,0 : 1,0, 

давление в системе во всех экспериментах было 18 атм.

Таблица 1
Состав пропан-пропиленовой фракции

Компонент Содержание, об.%

С2 0,02

Пропан 5,58

Пропилен 90,44

Пропадиен 1,17

Метилацетилен 2,22

Циклопропан 0,03

С4 0,53

С5 0,01
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Катализатор после загрузки в реактор восстанав-

ливали в потоке водородной фракции (96 об.% Н2), 

подаваемой со скоростью 10 м3/ч при температуре 

160 °С, после чего осушали в токе азота при той же 

температуре до остаточного содержания влаги на 

выходе из реактора 10 ppm. Потоки азота, водород-

ной и пропан-пропиленовой фракций нагревали в 

теплообменниках Т1 и T2.

Состав сырьевых потоков и контактного газа на 

выходе из реактора анализировали на хроматографе 

Hitachi с пламенно-ионизационным детектором и 

насадочной колонкой с оксидом алюминия, пропи-

танным 5 %-ным гидроксидом калия. Содержание 

водорода определяли на хроматографе Fisons GC 

8000 с детектором по теплопроводности, используя 

колонку с молекулярными ситами 13Х.

Количество влаги в азоте в процессе осушки и 

восстановления определяли измерителем влажнос-

ти газов ИВГ-1 К-П. 

По данным хроматографического анализа рас-

считывали:

— конверсию метилацетилена и пропадиена как 

отношение интегрального количества прореагиро-

вавших метилацетилена и пропадиена к их количес-

тву в сырье; 

— селективность по пропиле-

ну как отношение интегрально-

го количества образовавшегося 

пропилена (прирост пропилена) 

к интегральному количеству про-

реагировавших метилацетилена и 

пропадиена.

Анализ на содержание углеро-

да проводили на приборе HORIBA 

EMIA-510 с детектором по тепло-

проводности по методике ASTM 

[7] путем сжигания пробы ката-

лизатора в токе кислорода. 

Результаты и обсуждение

Оптимизацию условий гидри-

рования проводили последова-

тельно в первом и втором реакторах 

с целью достижения суммарного 

остаточного содержания метил-

ацетилена и пропадиена в прогид-

рированной пропан-пропилено-

вой фракции не более 5 ppm.

На первом этапе оптимизиро-

вали параметры процесса в первом реакторе, варьи-

руя температуру от 45 до 65 °С, мольное соотно-

шение Н2 : ∑МАПД — в интервале (0,6—1,6) : 1,0, 

скорость подачи углеводородного сырья от 1700 до 

2800 ч–1.

Исходя из результатов предварительного лабора-

торного тестирования катализатора КГС-3, в начале 

испытаний температура на входе в первый реактор 

(FA-1 на рис. 1) составляла 45 °С, мольное соотно-

шение Н2 : ∑МАПД = 1,0 : 1,0. При этих условиях 

увеличение скорости подачи пропан-пропиленовой 

фракции от 1700 до 2800 ч–1 сопровождалось сниже-

нием конверсии МАПД на 14,2 % (с 73,9 до 59,7 %) и 

ростом селективности по пропилену на 13,4 % (см. 

рис. 2). Это, вероятно, обусловлено уменьшением 

времени контакта углеводородов с катализатором. 

При этом прирост пропилена (увеличение его со-

держания по сравнению с исходным количеством) 

проходит через максимум (1,99 об.%) при 2100 ч–1, 

после чего уменьшается. 

На основании полученных данных для даль-

нейших испытаний скорость подачи ППФ была 

выбрана равной 2100 ч–1, при которой конверсия 

МАПД составляет 69,7 % с приростом по пропилену 

1,99 об.%.

Рис. 1. Блок-схема пилотной установки для испытания катализаторов селек-
тивного гидрирования метилацетилена и пропадиена. 
Основные узлы: FA-1; FA-2 – реакторы; T1, T2 – теплообменники; FI – расхо-
домеры; TI – термодатчики
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Влияние мольного соотношения Н2 : ∑МАПД 

определяли при скорости подачи ППФ 2100 ч–1 и 

температуре на входе в реактор 45 °С (рис. 3). Увели-

чение мольного соотношения Н2 : ∑МАПД от 0,6 до 

1,6 приводит к росту конверсии МАПД на 25,6 % и 

уменьшению селективности превращения МАПД в 

пропилен с 96,6 до 49,8 %. Оптимальное мольное со-

отношение Н2 : ∑МАПД, при котором наблюдается 

наибольший прирост пропилена (2,03 об.%), состав-

ляет 1,1 : 1,0.

При оптимизации температуры сырьевого пото-

ка на входе в первый реактор гидрирование прово-

дили при скорости подачи ППФ 2100 ч–1 и мольном 

соотношении Н2 : ∑МАПД = 1,1 : 1,0. Температу-

ру варьировали от 45 до 65 °С. Рост температуры 

на входе в первый реактор с 45 до 50 °С приводит к 

увеличению конверсии МАПД на 1,5 % при прак-

тически неизменной селективности по пропилену 

(рис. 4). Дальнейшие увеличение температуры до 

65 °С сопровождается ростом конверсии до 77,6 % и 

значительным (на 59,3 %) уменьшением селектив-

ности по пропилену. Из полученных данных сле-

дует, что оптимальной является температура 50 °С, 

при которой наблюдается конверсия МАПД 71,7 % 

и наиболее высокое содержание пропилена в сме-

си — 92,47 об.%. При этом следует отметить, что наи-

больший рост конверсии пропадиена отмечается в 

области более высоких температур сырьевого по-

тока (50—55 °С), чем в случае метилацетилена. Это 

может быть обусловлено различием в строении мо-

лекулы алкина и аллена и стерическими препятст-

виями при адсорбции последнего на поверхности 

палладиевых частиц.

Таким образом, на первом этапе пилотных ис-

пытаний оптимизированы технологические пара-

метры гидрирования МАПД в первом реакторе. При 

объемной скорости пропан-пропиленовой фрак-

ции 2100 ч–1, температуре сырьевого потока 50 °С, 

мольном соотношении Н2 : ∑МАПД = 1,1 : 1,0 ка-

тализатор КГС-3 обеспечивает конверсию МАПД 

71,7 % с селективностью по пропилену 83,6 %. Ос-

таточное содержание метилацетилена и пропадиена 

в гидрогенизате первого реактора составляет 0,43 и 

0,53 об.% соответственно.

На втором этапе определяли оптимальные ус-

ловия гидрирования во втором реакторе (FA-2 на 

рис. 1), варьируя мольное соотношение Н2 : ∑МАПД 

и температуру углеводородного сырья на входе, до-

биваясь остаточного содержания МАПД в гидроге-

низате менее 5 ppm. При этом гидрирование МАПД 

Рис. 2. Влияние скорости подачи ППФ в первом реакторе: 
а – на суммарную конверсию метилацетилена и пропадие-
на и селективность по пропилену; б – на прирост пропи-
лена и конверсию отдельно метилацетилена и пропадиена 

Пунктирная линия – требуемое значение конверсии

Рис. 3. Влияние мольного соотношения Н2 : ∑МАПД 
в первом реакторе: а – на суммарную конверсию метил-
ацетилена и пропадиена и селективность по пропилену; 
б – на прирост пропилена и конверсию отдельно метил-
ацетилена и пропадиена
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в первом реакторе проводили в оптимальных для 

этого реактора условиях.

Данные по влиянию мольного соотношения 

Н2 : ∑МАПД на показатели гидрирования приведе-

ны на рис. 5 и в табл. 2. При увеличении количества 

водорода в смеси остаточная концентрация МАПД 

менее 5 ppm достигается при мольном соотноше-

нии Н2 : ∑МАПД = 1,8 : 1,0. При этом наибольшее 

увеличение концентрации пропилена (до 0,6 об.%) 

в продуктах реакции отмечается при мольном соот-

ношении Н2 : ∑МАПД = 1,6 : 1,0.

Изучение влияния температуры сырьевого по-

тока на входе во второй реактор (рис. 6 и табл. 3) 

показало, что рост температуры ППФ приводит 

к снижению остаточного содержания МАПД до 

2 ppm и одновременному снижению селективности 

Рис. 4. Влияние температуры ППФ в первом реакторе: 
а – на суммарную конверсию метилацетилена и пропадие-
на и селективность по пропилену; б – на прирост пропи-
лена и конверсию отдельно метилацетилена и пропадиена

Таблица 2
Влияние мольного соотношения Н2 : ∑МАПД на входе во второй реактор на показатели гидрирования 
МАПД на катализаторе КГС-3

Н2:∑МАПД, моль/моль 1,1 1,2 1,3 1,4 1,5 1,6 1,7 1,8 1,9 2

Для второго реактора

Конверсия ∑МАПД стадии, % 76,1 80,2 83,3 87,5 90,6 95,8 99 100 100 100

Прирост пропилена, об.% 0,52 0,54 0,56 0,57 0,58 0,6 0,55 0,53 0,50 0,48

Селективность стадии, % 71,2 70,1 70,0 67,9 66,7 65,2 57,9 55,2 52,1 50,0

Суммарно для первого и  второго реакторов

Конверсия ∑МАПД общая, % 93,2 94,4 95,3 96,5 97,3 98,8 99,7 100 100 100

Прирост пропилена общий, % 2,55 2,57 2,59 2,60 2,61 2,63 2,58 2,56 2,53 2,51

Селективность общая, % 80,7 80,3 80,1 79,5 79,1 78,5 76,3 75,5 74,6 74,0

Условия гидрирования в первом реакторе: скорость подачи пропан-пропиленовой фракции – 2100 ч–1, соотношение 
Н2 : ∑МАПД = 1,1 моль/моль, температура сырьевого потока – 50 °С.

Рис. 5. Влияние мольного соотношения Н2 : ∑МАПД 
во втором реакторе: а – на остаточное содержание ∑МАПД 
и селективность по пропилену; б – на прирост пропилена 
и конверсию отдельно метилацетилена и пропадиена. 
На входе во второй реактор t = 50 °С 
Пунктирная линия – требуемое значение показателя
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по пропилену с 69,4 до 30,2 %. При этом полное гид-

рирование (остаточное содержание ∑МАПД менее 

5 ppm) с максимальной селективностью по пропилену 

(59,4 %) и ростом его концентрации в продуктах на 

0,57 об.% отмечается при 55 °С. Таким образом, оп-

тимальными технологическими условиями для вто-

рого реактора являются: объемная скорость ППФ 

2100 ч–1, температура сырьевого потока на входе 

55 °С, мольное соотношение Н2 : ∑МАПД = 1,6 : 1,0. 

При этих условиях катализатор КГС-3 обеспечивает 

100 %-ную конверсию МАПД с селективностью по 

пропилену 59,4 %.

При оптимальных режимах работы первого и 

второго реакторов катализатор КГС-3 обеспечивает 

100 %-ную конверсию МАПД с селективностью по 

пропилену 76,7 %.

Для оценки межрегенерационного периода рабо-

ты катализатора КГС-3 было определено количество 

углерода, отложившегося на катализаторе в ходе пи-

лотных испытаний продолжительностью 45 дней: оно 

составило 1,63 мас.%. Лабораторные испытания ката-

лизатора в «жестких» условиях эксплуатации (повы-

шенные температуры) показали, что снижение кон-

версии метилацетилена наблюдается при накоплении 

углерода на катализаторе в количестве 15,3 мас.%, из 

чего следует, что ожидаемый межрегенерационный 

период работы катализатора КГС-3 составляет 14 мес. 

Заключение

Проведены пилотные испытания алюмопалла-

диевого катализатора КГС-3 в процессе селектив-

ного гидрирования метилацетилена и пропадиена в 

пропан-пропиленовой фракции на пилотной уста-

новке в двух последовательно расположенных адиа-

батических реакторах.

Таблица 3
Влияние температуры ППФ на входе во второй реактор на показатели гидрирования МАПД 
на катализаторе КГС-3

Температура ППФ на входе во 2-й реактор, °С 45 50 55 60 65 70 75

Для второго реактора

Конверсия ∑МАПД, % 88,5 95,8 100 100 100 100 100

Селективность второй стадии по пропилену, % 69,4 65,2 59,4 52,1 43,8 35,4 30,2

Прирост пропилена на второй стадии, об.% 0,59 0,6 0,57 0,5 0,42 0,34 0,29

Суммарно для первого и  второго реакторов

Конверсия ∑МАПД общая, % 96,8 98,8 100 100 100 100 100

Селективность общая, % масс 79,9 78,5 76,7 74,6 72,3 69,9 68,4

Прирост пропилена общий, об.% 2,62 2,63 2,6 2,53 2,45 2,37 2,32

Условия работы катализатора первого реактора: скорость подачи пропан-пропиленовой фракции 2100 ч–1, 
соотношение Н2 : ∑МАПД = 1,1 моль/моль, температура сырьевого потока на входе в первый реактор – 50 °С.

Рис. 6. Влияние температуры ППФ во втором реакторе: 
а – на остаточное содержание ∑МАПД и селективность 
по пропилену; б – на прирост пропилена и конверсию 
отдельно метилацетилена и пропадиена
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Определены оптимальные условия гидрирова-

ния МАПД (С3Н4) в ППФ на катализаторе КГС-3:

При оптимальных режимах эксплуатации ка-

тализатор КГС-3 обеспечивает 100 %-ную конвер-

сию МАПД с селективностью по пропилену 76,7 %. 

Ожидаемый межрегенерационный период работы 

катализатора равен 14 мес. По результатам опыт-

но-промышленных испытаний рекомендовано ис-

пользование данного катализатора для очистки 

углеводородных фракций, содержащих до 5 мас.% 

ацетиленовых и диеновых примесей.
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