
31Катализ в промышленности, № 4, 2013

Катализ в химической и нефтехимической промышленности

Введение
Синтез Фишера — Тропша является актуальным 

процессом переработки разнообразного углеродсо-

держащего сырья с целью получения углеводород-

ных продуктов [1—4]. Для транспортировки жидкие 

углеводороды более удобны, чем твердые. В клас-

сической технологии жидкие углеводороды обра-

зуются при вторичной переработке получаемых в 

процессе синтеза твердых парафинов [5]. С эконо-

мической точки зрения более выгодно получать 

жидкие углеводороды в одну стадию. Одним из на-

иболее перспективных направлений усовершенс-

твования катализаторов синтеза углеводородов из 

СО и Н2 является создание бифункциональных 

катализаторов, в которых на одних центрах образу-

ются длинноцепочечные алканы, а на других (кис-

лотных) происходят их гидрокрекинг и изомериза-

ция [6]. В качестве кислотных компонентов обычно 

используют цеолиты. Однако цеолитные системы 

подвержены быстрой дезактивации в результате за-

коксовывания [7, 8]. Повысить их стабильность и ак-

тивность можно посредством введения переходных 

металлов в катионные позиции цеолита [9]. В работе 

[10] показана возможность применения с этой це-

лью Pd, однако его серьезным недостатком является 

склонность к образованию адсорбционных комп-

лексов Pd-СО, что может приводить к дезактивации 

катализатора [10]. 
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Альтернативой палладию являются металлы 

VIIIB группы (Fe, Co, Ni). Они обладают высокой 

гидрирующей способностью [11, 12], а также собс-

твенной активностью в синтезе Фишера — Тропша 

[13]. Целью данной работы было изучение бифунк-

циональных кобальт-цеолитных систем, модифи-

цированных переходными металлами VIIIB группы 

и позволяющих получать синтетические жидкие уг-

леводороды в одну стадию. 

Экспериментальная часть

Приготовление катализаторов
В работе изучены катализаторы, модифициро-

ванные палладием, никелем, кобальтом и железом, 

вводимыми в каналы цеолита. Образцы приготовле-

ны на основе гранулированной смеси катализатора 

30%Со/Al2O3, предназначенного для синтеза высо-

комолекулярных углеводородов по методу Фишера — 

Тропша, и цеолита Нβ.

Оксид алюминия получали прокаливанием бе-

мита AlO(OH) (SB, Sasol) при 500 °С в течение 4 ч. 

Порошок оксида алюминия (<500 мкм) формовали в 

цилиндрические гранулы, которые затем прокали-

вали в течение 4 ч при 500 °С. Носитель пропитывали 

водным раствором нитрата кобальта и прокаливали 

в течение 2 ч при 270 °С. Полученный катализатор 

синтеза высокомолекулярных углеводородов из-

мельчали до фракции <0,1 мм. Порошок катализа-

тора смешивали с цеолитом Hβ (Si/Al = 38, Zeolyst), 

гранулировали (1,5 × 2÷4 мм) в смеси со связующим 

и прокаливали при 500 °С в течение 10 ч. 

Цеолитсодержащий носитель подвергали ионно-

му обмену из раствора одного из соединений: палла-
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дия ([Pd(NH3)4]Cl2), никеля ([Ni(NH3)6](NO3)2), ко-

бальта (Co(NO3)2· 6H2O) или железа (Fe(NO3)3·9H2O) 

в расчете 2 мас.% от массы катализатора. Ионный 

обмен проводили по стандартной процедуре [14] 

при 60 °С и постоянном перемешивании в течение 

3 ч. Затем раствор отфильтровывали, гранулы про-

мывали деионизированной водой, сушили при 

100 °С в течение 9 ч и прокаливали при 450 °С в те-

чение 2 ч. Для изучения зависимости свойств ката-

лизатора от количества металла, вводимого ионным 

обменом, были приготовлены образцы с содержа-

нием никеля 4, 6 и 8 мас.%.

В табл. 1 приведены обозначения и состав приго-

товленных катализаторов. 

Методы исследования катализаторов

Термопрограммированное восстановление (ТПВ) 

катализаторов проводили на приборе AutoChem II 

2920 (Micromeritics) в потоке (10 мл·мин–1) газовой 

смеси состава 5 % Н2 + 95 % Ar при линейном повы-

шении температуры от 100 до 900 °С со скоростью 

10 °С·мин–1.

Адсорбцию кислорода на образцах (навеска 300 мг), 

предварительно активированных в водороде, про-

водили на приборе AutoChem II 2920 (Micromeritics). 

После восстановления поверхность образца очища-

ли от слабо сорбированных соединений потоком 

гелия (30 мл·мин–1) в течение 60 мин и охлаждали 

примерно до 20 °С. Затем проводили низкотемпера-

турное (при «минус» 100 °С) и высокотемпературное 

(при 450 °С) титрование кислородом. В процессе 

титрования в поток гелия (60 мл·мин–1), проходя-

щий через навеску образца, импульсно вводили кис-

лород из петли (объем 1 мл), промываемой смесью 

состава 15 % О2 + 85 % Не. Степень восстановления 

кислорода рассчитывали, исходя из предположе-

ния, что реакция окисления идет 

до образования Co3O4 по стехио-

метрическим уравнениям: 

3Со0 + 2О2 → Со3О4, 

3СоО + 1/2О2 → Со3О4. 

По низкотемпературной ад-

сорбции кислорода рассчитывали 

дисперсность и площадь поверх-

ности металлического кобальта, 

считая, что каждый атом кобаль-

та адсорбирует одну молекулу 

кислорода. Размер кристаллитов 

металлического кобальта определяли из предполо-

жения о сферичности кристаллитов кобальта и от-

сутствии их взаимодействия с носителем:

где ρCo — плотность металлического Со, равная 

8,9 г/см3; λ — содержание Со в катализаторе, мас.%; 

RCo — степень восстановления Со, %; m — мас-

са катализатора, г; 0,01 — коэффициент пересчета 

процентов в массовые доли; NA = 6,02.1023 — число 

Авогадро; S0 = 0,66225.10–19 — средняя площадь, 

приходящаяся на один поверхностный атом кобаль-

та, м2; АдО2
 — низкотемпературная адсорбция кис-

лорода в мкмоль/г.

Каталитические испытания образцов, модифи-

цированных Pd, Ni, Cо и Fe, проводили на фрак-

ции 0,1—0,2 мм, загрузка катализатора составляла 

2,5 см3. Перед синтезом катализаторы восстанавли-

вали в токе водорода (объемная скорость — 3000 ч–1) 

при 450 °С в течение 1 ч. Синтез жидких углеводо-

родов из СО и Н2 в присутствии восстановленных 

катализаторов проводили в проточном трубчатом 

реакторе c внутренним диаметром 1,3 см при 2 МПа 

и температуре от 210 до 250 °С. Сырьевой синтез-газ 

(Н2 : СО : N2 = 63,0 : 31,5 : 5,5, об.%) подавали в реак-

тор с объемной скоростью 1000 ч–1. Эффективность 

работы катализатора в синтезе углеводородов оце-

нивали по суммарному выходу жидких углеводород-

ных продуктов и селективности в отношении обра-

зования углеводородов С5+. Активность образцов в 

реакциях крекинга и изомеризации оценивали по 

групповому и фракционному составу образующих-

ся жидких углеводородов.

Никельсодержащий образец (4 мас.% Ni), пока-

завший наилучшие результаты, был испытан в ре-

Таблица 1
Наименование и состав изученных катализаторов

Наименование Состав катализатора

Pdβ@Co/Al2O3 2,0%Pd/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

Feβ@Co/Al2O3 2,0%Fe/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

Coβ@Co/Al2O3 2,0%Co/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

Niβ@Co/Al2O3 2,0%Ni/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

4%Niβ@Co/Al2O3 4,0%Ni/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

6%Niβ@Co/Al2O3 6,0%Ni/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)

8%Niβ@Co/Al2O3 8,0%Ni/(80%[30%(30%Co/Al2O3) + 70%Hβ] + 20%Al2O3)
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акторе диаметром 1,3 см с увеличенным объемом 

загрузки (50 см3) гранулированного катализатора 

(1,5 × 2÷4 мм). Испытания проводили при 2 МПа в 

температурном интервале 213—242 °С при объемной 

скорости синтез-газа 1000 ч–1. Охлаждение реакци-

онной зоны осуществляли за счет кипения воды, 

подаваемой в межтрубное пространство реактора. 

Исходную смесь и газообразные продукты син-

теза анализировали методом газо-адсорбционной 

хроматографии; детектор — катарометр, газ-носи-

тель — гелий. Колонки: первая — молекулярные сита 

CaA (3 м ×3 мм), вторая — HayeSep. Первую колонку 

применяли для анализа CO и N2 (изотермический 

режим, 80 °С), вторую — для анализа СО2, СН4 и угле-

водородов С2—С4 (температурно-программирован-

ный режим, 80—200 °С, 8 °С·мин–1). Состав жидких 

продуктов синтеза определяли методом газо-жид-

костной хроматографии, детектор — пламенно-ио-

низационный, газ-носитель — гелий. Для анализа 

использовали капиллярную колонку (50 м) с непод-

вижной фазой DB-Petro 0,5 (температурно-програм-

мированный режим, 50—250 °С, 3 °С·мин–1).

Результаты и их обсуждение 

Влияние катиона металла, вводимого 
ионным обменом, на свойства металл-
цеолитного катализатора

Спектр ТПВ каталитической системы 30%Co/

Al2O3, использованной при приготовлении гибрид-

ного катализатора, приведен на рис. 1. Первый пик с 

максимумом при 250 °С соответствует восстановле-

нию массивного кристаллического Со3О4 до оксида 

СоО [15, 16]. Второй пик с максимумом при 390 °С 

соответствует восстановлению массивного СоО до 

металлического кобальта [15, 16]. Третий, широкий, 

пик расположен в температурном диапазоне от 440 

до 850 °С. Первое плечо (540 °С), вероятно, соответс-

твует восстановлению сильно взаимодействующих 

с носителем поверхностных частиц, содержащих 

Со3+, в поверхностные частицы Со2+ [17, 18] с после-

дующем их восстановлением до Со0 при 670 °С [19—

21]. Высокотемпературное плечо при 780 °С отвечает 

восстановлению алюминатов кобальта шпинельной 

структуры [20].

Кривые ТПВ гибридных катализаторов (рис. 2) 

и Cо/Al2O3 (см. рис. 1) отличаются. Пики, соответс-

твующие восстановлению массивной фазы оксида 

кобальта на поверхности гибридных катализаторов, 

отсутствуют. Вероятно, это обусловлено переходом 

в условиях ионного обмена массивного Со3О4 в хо-

рошо диспергированную прочно связанную с но-

сителем фазу и образованием дополнительного ко-

личества алюминатов кобальта при последующем 

прокаливании [22]. Во всех образцах соединения 

переходного металла оказывали промотирующее 

влияние на восстановительные свойства гибрид-

ного катализатора, что приводило к понижению по 

сравнению с Co/Al2O3 температур перехода поверх-

ностных Со3+ в Со2+ и далее в Со0. Большая ширина 

пиков бифункциональных каталитических систем 

свидетельствует о широком диапазоне распределе-

Рис. 1. Спектр ТПВ катализатора 30%Co/Al2O3

Рис. 2. Спектры ТПВ катализаторов Niβ@Co/Al2O3 (а), 
Feβ@Co/Al2O3 (б), Coβ@Co/Al2O3 (в) и Pdβ@Co/Al2O3 (г)
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ния частиц оксида Со3О4 по размерам [23, 24]. Вы-

сокая температура прокаливания (450—500 °С) при 

их приготовлении с использованием двух носите-

лей (Al2O3 и цеолит β) также способствуют перерас-

пределению активного компонента по поверхности 

катализатора с формированием частиц различного 

размера [7].

На кривой ТПВ катализатора Niβ@Co/Al2O3 

(рис. 2, a) присутствует небольшой пик при темпера-

туре 310 °С. Поскольку ионнообменная емкость це-

олита не превышает 1,5 мас.% никеля, металл может 

присутствовать на внешней поверхности цеолита 

β в виде массивного оксида NiO. Восстановлению 

этого соединения, вероятно, соответствует пик при 

310 °С [25]. Второй широкий пик с максимумом при 

530 °С и плечом при 450 °С относится к восстанов-

лению поверхностных соединений кобальта Со3+→
→Со2+→Со0 [26]. Высокотемпературное плечо при 

610 °С соответствует восстановлению соединений 

кобальта [26] и никеля с оксидом алюминия шпи-

нельной структуры [27—29].

Спектр ТПВ железосодержащего катализатора 

(см. рис. 2, б) имеет низкотемпературный пик при 

330 °С, который соответствует восстановлению Fe3+ 

до Fe2+, находящихся в катионных позициях цеолита 

β [30]. Второй пик при 495 °С отвечает за дальнейшее 

восстановление катионов Fe2+ [31], которое проте-

кает параллельно процессу восстановления оксидов 

кобальта. В катализаторе Feβ@Co/Al2O3 частицы 

восстановленного железа оказывают промотирую-

щий эффект на восстановление соединений кобаль-

та. Пик при 615 °С соответствует восстановлению 

шпинельных соединений кобальта в катализаторе 

Co/Al2O3 [26].

Для образцов Pdβ@Co/Al2O3 и Coβ@Co/Al2O3 ха-

рактерно наличие двух пиков восстановления (см. 

рис. 2, в и г). На спектре ТПВ катализатора Coβ@Co/

Al2O3 первый пик при 440 °С относится к восстанов-

лению массивного оксида кобальта Со3О4→СоО→
→Со0 на поверхности цеолита [32, 33], а второй, при 

520 °С, отражает восстановление ионов кобальта в 

катионных позициях цеолита β [23, 30] и соедине-

ний кобальта с носителем, образующихся в процессе 

приготовления [26]. Для образца, модифицирован-

ного палладием (см. рис. 2, г), первый пик (350 °С) 

можно отнести к восстановлению соединений пал-

ладия с носителем, а также биметаллических частиц 

Со-Pd. Образовавшиеся на начальной стадии акти-

вации при 250—350 °С металлический палладий [34] 

и кобальт [35] способствуют дальнейшему восста-

новлению соединений кобальта в составе катализа-

тора Pdβ@Co/Al2O3.

Согласно данным ТПВ восстановление водоро-

дом при 450 °С должно приводить к образованию 

металлического кобальта на всех изученных ката-

лизаторах и формированию активных центров син-

теза углеводородов из СО и Н2 на их поверхности 

[36]. Соотношение количества кобальта в оксидной 

(CoO) и металлической фазах на поверхности каж-

дого образца после восстановления можно опреде-

лить по степени восстановления кобальта.

Степень восстановления кобальта (RCo) в ката-

лизаторах после их активации водородом, а также 

структурные характеристики: площадь поверхнос-

ти металлического кобальта (SCo), дисперсность 

частиц (DCo) и диаметр частиц Со0 (dCo) представ-

лены в табл. 2.

Площадь поверхности металлического кобальта 

для исследованных образцов составляет 5,1—6,6 м2/г 

катализатора, что позволяет сделать предположение 

об их высокой активности в гидрировании СО. 

Считается, что при взаимодействии прекурсоров 

металлов, активных в синтезе Фишера — Тропша, с 

цеолитами образуются трудновосстанавливаемые 

соединения, что не позволяет достигать высокой 

степени восстановления таких катализаторов [37, 

38]. Однако катализаторы Mβ@Co/Al2O3 (где M — Co, 

Ni, Fe) характеризуются достаточно высокой степе-

нью восстановления — от 67,2 до 73,1 % (см. табл. 2). 

Сочетание высоких значений RCo, дисперсности в 

пределах 16,2—18,6 % и диаметра кристаллитов ко-

бальта 5,4—6,1 нм позволяет реализовать на повер-

хности этих катализаторов оптимальное сочетание 

активных центров гидрирования и полимеризации.

Таблица 2
Значения степени восстановления (RCo), 
удельной поверхности (SCo), дисперсности (DCo) 
и размера частиц (dCo) металлического кобальта 
в исследуемых катализаторах после их восста-
новления водородом (450 °С, 1 ч) по данным 
кислородного титрования

Катализатор RCo
T,τ, %

SCo, м2/г 
катализатора

DCo, % dCo, нм

Niβ@Co/Al2O3 67,2 5,3 16,2 6,1

Pdβ@Co/Al2O3 98,9 5,1 6,7 14,9

Coβ@Co/Al2O3 67,9 5,8 17,5 5,7

Feβ@Co/Al2O3 73,1 6,6 18,6 5,4
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Введение палладия приводит к практически 

полному восстановлению активного металла, вслед-

ствие чего образуются кристаллиты кобальта боль-

шого размера (14,9 нм) при достаточно низкой их 

дисперсности (6,7 %). В условиях синтеза Фише-

ра — Тропша это может привести к интенсивному 

формированию массивных кристаллитов метал-

лического кобальта, являющихся центрами мета-

нообразования [39], и уменьшению концентрации 

активных центров полимеризации. Степень восста-

новления катализатора Pdβ@Co/Al2O3 составляет 

98,9 % [34]. Полное восстановление активного ме-

талла соответствует данным ТПВ для этого образца 

(см. рис. 2, г).

Несмотря на самую высокую на кривой ТПВ 

(см. рис. 2, а) температуру пика (530 °С), соответс-

твующего восстановлению оксида Со3О4, катали-

затор Niβ@Co/Al2O3 после обработки водородом 

при 450 °С имеет степень восстановления, близкую 

к остальным образцам. Вероятно, металлический 

Ni, образующийся в процессе восстановления уже 

при 310 °С (см. рис. 2, a), оказывает промотирую-

щее действие на восстановление соединений ко-

бальта в составе катализатора [40], что позволяет 

достигать высоких значений RCo при температурах 

ниже 530 °С. 

На рис. 3 представлена зависимость конверсии 

СО и выхода жидких углеводородов от температуры 

реакции для изученных катализаторов. Конверсия 

сырья на каждом из катализаторов возрастала с по-

вышением температуры. Небольшое снижение КСО 

при повышении температуры от 210 до 220 °С для 

катализатора Coβ@Co/Al2O3 обусловлено, вероятно, 

обратимой дезактивацией активных центров при 

210—220 °С вследствие реокисления [41, 42]. 

Для палладийсодержащего катализатора харак-

терен низкий выход высокомолекулярных углеводо-

родов. Это связано с большой степенью восстановле-

ния данного катализатора (см. табл. 2), приводящей 

к высокой концентрации на его поверхности цент-

ров метанообразования Co0, и образованием силь-

ных адсорбционных комплексов Pd-СО [10, 11]. 

Для катализаторов Niβ@Co/Al2O3 и Feβ@Co/

Al2O3 характерны стабильные значения селектив-

ностей SCH4
 и SC5+ во всем температурном диапазоне 

проведения синтеза Фишера — Тропша и линейный 

рост конверсии СО и выхода жидких углеводородов 

при повышении температуры. Среди изученных об-

разцов катализатор Niβ@Co/Al2O3 характеризуется 

максимальными значениями SC5+ и минимальны-

ми значениями SCH4
 при 220—250 °С, а также макси-

мальным выходом жидких углеводородов, который 

при 250 °С составляет 110 г/м3.

Таким образом, использование металлов VIIIB 

группы вместо палладия для модификации кобальт-

цеолитных катализаторов посредством ионного об-

мена позволяет достигать более высоких значений 

активности катализатора и выхода жидких углево-

дородов.

Состав синтетических жидких углеводородов, 

полученных из СО и Н2 в присутствии каждого из 

Рис. 3. Зависимость конверсии моноксида углерода (КСО) 
и выхода жидких углеводородов (ВС5+) от температуры 
синтеза Фишера — Тропша для катализаторов 
Niβ@Co/Al2O3 (a), Feβ@Co/Al2O3 (б), Coβ@Co/Al2O3 (в) 
и Pdβ@Co/Al2O3 (г)
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исследованных катализаторов, в условиях их макси-

мального выхода (при 250 °С) приведен в табл. 3.

Активность образцов в зависимости от катиона 

металла увеличивалась в ряду Co < Fe < Ni. В этом 

же ряду происходило уменьшение степени полиме-

ризации и увеличение содержания олефинов в жид-

ком углеводородном продукте, что связано с повы-

шением активности образцов во вторичной реакции 

крекинга [43]. Высокое содержание олефинов в ка-

тализаторе, модифицированном Pd, несмотря на его 

высокую гидрирующую активность, связано с высо-

кой крекирующей способностью активных центров, 

образующихся при взаимодействии Pd-Co [44].

Таким образом, среди исследованных образцов 

наилучшие показатели в синтезе жидких углеводо-

родов из СО и Н2 продемонстрировал катализатор 

Niβ@Co/Al2O3. 

Зависимость свойств катализатора 
Niβ@Co/Al2O3 от содержания никеля

С целью оптимизации состава системы, позво-

ляющей осуществлять прямой синтез жидких угле-

водородов из СО и Н2 с высокой производительнос-

тью, были изучены характеристики катализатора 

Niβ@Co/Al2O3 с варьируемым содержанием никеля: 

2, 4, 6 и 8 мас.%.

Спектры ТПВ катализаторов с различным содер-

жанием никеля (рис. 4) идентичны: для новых образ-

цов (4, 6 и 8 мас.% Ni) наблюдаются те же пики, что и 

ранее на образце с содержанием никеля 2 мас.% (см. 

рис. 2, а и 4, а). Содержание металла, введенного при 

ионном обмене, влияет на интенсивность максиму-

ма второго пика и его температуру. При увеличении 

содержания никеля до 4 мас.% интенсивность пика 

возрастает, вероятно, вследствие участия хорошо 

диспергированного по поверхности катализатора 

оксида NiO, не вошедшего в решетку цеолита, в про-

цессе восстановления оксидов кобальта посредс-

твом замены связи Со—О—Со на Ni—O—Co. При 

увеличении концентрации Ni до 6 мас.% максимум 

пика сдвигается в сторону меньших температур [40]. 

Увеличение концентрации Ni до 8 мас.% вызывает 

дальнейший рост интенсивности основного пи-

ка. Интенсивность пика в интервале температур 

300—400°С, соответствующего восстановлению фа-

зы массивного NiO, также возрастает с увеличением 

содержания Ni в катализаторе, что свидетельствует 

об увеличении доли этой фазы.

Как показывают результаты экспериментов по 

адсорбции кислорода на образцах Niβ@Co/Al2O3 с 

Таблица 3
Фракционный и групповой состав жидких углеводородов, полученных в синтезе Фишера – Тропша 
при 1000 ч–1 при максимальном выходе углеводородов C5+ 

Катализатор
Групповой состав, 

мас.%
Молекулярно-массовый состав парафинов, 

мас.%

Олефины н-Алканы изо-Алканы С5–С10 С11–С18 С19+

Pdβ@Co/Al2O3 13 53 34 54 42 4

Niβ@Co/Al2O3 18 46 36 64 32 4

Coβ@Co/Al2O3 6 45 49 36 59 5

Feβ@Co/Al2O3 1 73 26 56 39 5

Рис. 4. Спектры ТПВ катализаторов Niβ@Co/Al2O3 
с содержанием никеля 2 (a), 4 (б), 6 (в) и 8 (г) мас.%
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различным содержанием никеля (см. табл. 4), увели-

чение содержания никеля приводит к росту степени 

восстановления и удельной поверхности металли-

ческого кобальта в катализаторе. При содержании 

никеля 8 мас.% степень восстановления выше оп-

тимальной, что может привести к снижению кон-

центрации активных центров, ответственных за 

полимеризацию, и как следствие повышенному ме-

танообразованию. Высокое значение поверхности 

Со0 для всех образцов свидетельствует о высокой 

активности катализаторов в переработке синтез-га-

за. Дисперсность и диаметр кристаллитов для всех 

катализаторов Niβ@Co/Al2O3 соответствуют опти-

мальным интервалам: 14—17 % и 5,0—7,0 нм, соот-

ветственно.

Результаты каталитических испытаний в при-

сутствии образцов Niβ@Co/Al2O3 с различным со-

держанием никеля при наибольшей конверсии СО, 

достигнутой на образцах при 250 °С, представлены 

на рис. 4.

Значение максимальной конверсии СО для всех 

образцов составляет около 80 %. Зависимости се-

лективности по углеводородам С5+
 (70 %) и выхода 

жидких углеводородов имеют максимум при содер-

жании никеля в катализаторе 4 мас.%, при этом се-

лективность по метану имеет минимум (18 %). Такая 

концентрация никеля является оптимальной для 

катализаторов Niβ@Co/Al2O3 и позволяет достигать 

выхода жидких углеводородов 120 г/м3.

При увеличении содержания никеля до 6 и 

8 мас.% показатели катализаторов Niβ@Co/Al2O3 

ухудшаются. Вероятно, ввиду большого содержания 

никеля на поверхности катализатора происходит 

образование значительного числа соединений ти-

па Ni—O—Ni, в результате восстановления которых 

образуются активные центры метанообразования. 

Это приводит к увеличению SCH4
 и уменьшению се-

лективности в отношении образования высокомо-

лекулярных углеводородов (табл. 5).

Состав жидких углеводородов, полученных из 

СО и Н2 в присутствии катализаторов Niβ@Co/Al2O3 

с различным содержанием никеля, представлен в 

табл. 5. Из него следует, что жидкие углеводородные 

продукты, образовавшиеся на никелевых катализа-

торах, содержат значительное количество олефинов 

(около 20 мас.%) и изо-парафинов (не менее 27 мас. %), 

что указывает на высокую изомеризующую способ-

ность модифицированного никелем цеолита β. Со-

держание н-алканов и фракции С11—С18 максималь-

но для катализатора с содержанием никеля 4 мас.%. 

В присутствии образца с 8 мас.% Ni образуются наи-

более легкие по фракционному составу жидкие уг-

леводороды с содержанием фракции С5—С10 74 мас.%. 

Это связано с максимальной крекирующей способ-

ностью катализатора 8%Niβ@Co/Al2O3.

Таким образом, максимальный выход жидких 

углеводородов характерен для образца 4%Niβ@Co/

Al2O3.

Таблица 4
Значения степени восстановления (RCo), удельной 
поверхности (SCo), дисперсности (DCo) и размера 
частиц (dCo) металлического кобальта в катали-
заторах Niβ@Co/Al2O3 с разным содержанием 
никеля после их восстановления водородом 
(450 °С, 1 ч) по данным кислородного титрования

Содержание 
Ni, мас.%

RCo
T,τ, % SCo, м2/г кат DCo, % dCo, нм

2 67,2 5,3 16,2 6,1

4 75,8 5,9 16,0 6,2

6 82,0 6,0 14,9 6,7

8 93,6 6,5 14,3 7,0

Таблица 5
Фракционный и групповой состав углеводородов С5+, полученных в присутствии катализаторов 
Niβ@Co/Al2O3 с различным содержанием никеля (250 °С, 1000 ч–1)

Содержание Ni, 
мас.% 

Групповой состав, 
мас.%

Молекулярно-массовый состав парафинов, 
мас.%

Олефины н-Алканы изо-Алканы С5–С10 С11–С18 С19+

2 18 46 36 64 32 4

4 21 52 27 56 37 7

6 24 33 43 64 35 1

8 18 35 47 74 24 2
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Испытания гранулированного катализатора 
4%Niβ@Co/Al2O3 в реакторе 
с увеличенной загрузкой

С целью определения показателей работы ката-

лизатора оптимального состава в условиях, прибли-

женных к промышленным, проведены испытания 

катализатора 4%Niβ@Co/Al2O3 в реакторе с увели-

ченной загрузкой (50 см3). 

При испытаниях на мелком зерне катализатора 

выполняется соотношение (dR/dp) > 10, где dR — диа-

метр реактора и dp — диаметр зерна катализатора, 

необходимое для того, чтобы избежать образования 

сильно выраженного профиля скоростей потока ре-

агентов и определить истинную активность катали-

затора. Процесс протекает в кинетической области, 

что минимизирует влияние диффузии. При этом 

фактор диффузионного торможения η ≈ 1. 

В промышленных многотрубных реакторах (dR =

= 10÷12 мм) синтеза Фишера — Тропша с непод-

вижным слоем используют гранулированный ката-

лизатор (диаметр гранул dp = 1,5÷3,5 мм) [45]. Уве-

личение размера частиц катализатора приводит к 

уменьшению фактора эффективности (η < 0,45) и 

переходу процесса во внутридифузионную область 

[46]. Поэтому показатели синтеза углеводородов из 

СО и Н2 в присутствии одного и того же катализато-

ра в лабораторных и промышленных условиях могут 

значительно различаться [47].

Переход к испытаниям катализатора в промыш-

ленных условиях включает несколько стадий масш-

табирования процесса (обычно 3—4). Первой сту-

пенью при переходе от лабораторного реактора к 

промышленному многотрубному реактору синтеза 

Фишера — Тропша является однотрубный реактор с 

увеличенной загрузкой катализатора [48].

Результаты синтеза жидких углеводородов в при-

сутствии гранулированного катализатора 4%Niβ@

Co/Al2O3 в реакторе с увеличенной загрузкой и их 

состав с подробным распределением углеводородов 

по группам для каждого числа углеродных атомов 

представлены в табл. 6 и 7 соответственно.

Из сопоставления основных показателей про-

цесса, соответствующих разным условиям синтеза 

углеводородов из СО и Н2 в присутствии катализато-

ра 4%Niβ@Co/Al2O3 (см. рис. 4 и табл. 6), следует, что 

увеличение загрузки и размера частиц катализатора 

приводит к уменьшению выхода жидких углеводо-

родов (со 120 до 100 г/м3) и селективности в отноше-

нии их образования (с 70 до 65 %) и увеличению ме-

танообразования (SCH4
 возросла с 18 до 22 %).

Для синтеза Фишера — Тропша селективность 

может существенно изменяться под влиянием диф-

фузионного торможения. Различие в константах 

диффузии для водорода и моноксида углерода при-

водит к повышению локальной концентрации во-

дорода в порах по сравнению с газовой фазой и как 

следствие к увеличению модуля синтез-газа. В ре-

зультате вероятность протекания реакции метано-

образования возрастает.

Проведение синтеза Фишера — Тропша в услови-

ях, приближенных к промышленным, также позво-

ляет снизить температуру, необходимую для дости-

жения KCO > 75 %. Это связано с большей длиной 

каталитического слоя, при прохождении которого 

Рис. 5. Конверсия моноксида углерода (КСО), селектив-
ности по метану (SCH4

) и жидким углеводородам (SC5+), 
выход жидких углеводородов (ВC5+) для катализаторов 
Niβ@Co/Al2O3 с различным содержанием Ni при 250 °С

Таблица 6
Значения конверсии моноксида углерода (КСО), 
селективности по метану (SCH4

) и жидким углево-
дородам (SC5+) и выхода продуктов при разных 
температурах процесса для гранулированного 
(dp = 1,5÷3,5 мм) катализатора 4%Niβ@Co/Al2O3 
в реакторе с увеличенной загрузкой

t, °C КСО, %

Выход продуктов, г/м3

SC5+, % SCH4
, %

СH4 С2–С4 С5+ СO2

213 34 12 8 51 1 74 15

222 52 19 10 79 4 74 16

242 75 39 17 100 11 65 22



39Катализ в промышленности, № 4, 2013

Катализ в химической и нефтехимической промышленности

степень превращения сырья увеличивается при 

одинаковой температуре по сравнению с синтезом в 

лабораторных условиях.

В составе углеводородного продукта, получен-

ного в присутствии гранулированного катали-

затора, содержание фракции С5—С10 составляет 

80,0 мас.%, а фракции С11—С18 — 19,5 мас.%; про-

дукт отличается от полученного на мелком зер-

не более высоким содержанием изо-алканов (см. 

табл. 7 и 5 соответственно). Это объясняется на-

личием пространственных затруднений при диф-

фузии первичных высокомолекулярных углево-

дородов из пор гранулированного катализатора, 

что приводит к увеличению времени их контакта с 

кислотными центрами цеолита. В результате веро-

ятность вторичных реакций крекинга и изомери-

зации возрастает.

Заключение

Изучены физико-химические и каталитические 

свойства в синтезе жидких углеводородов из СО и 

Н2 гибридных катализаторов, состоящих из смеси 

базового катализатора синтеза Фишера — Тропша 

(30%Co/Al2O3) и цеолита Hβ, модифицированно-

го переходными металлами (Pd, Fe, Co, Ni) путем 

ионного обмена. Показано, что металлы подгруппы 

железа (Fe, Co, Ni) обеспечивают оптимальную сте-

пень восстановления Со при его активации в токе 

водорода, благодаря чему катализаторы, модифици-

рованные этими металлами, позволяют получить 

более высокий по сравнению с палладиевым ана-

логом выход фракций С5—С10 и С11—С18 в процессе 

синтеза жидких углеводородов. Наибольший выход 

жидких углеводородов (до 120 г/м3 синтез-газа) по-

лучен на порошкообразном (0,1—0,2 мм) катализа-

торе, содержащем 4 мас.% Ni. 

Увеличение размера частиц катализатора до 

1,5×(2÷4) мм приводит к уменьшению выхода жид-

ких углеводородов до 100 г/м3 синтез-газа, что обу-

словлено переходом процесса из кинетической во 

внутридиффузионную область.

Результаты работы позволяют заключить, что 

гибридные металл-цеолитные катализаторы, моди-

фицированные металлами подгруппы железа, эф-

фективны в прямом синтезе жидких углеводородов 

из СО и Н2 и могут применяться в опытно-промыш-

ленных установках.
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