
iATAjgf
BB�kkPPOOMMssppjjEEHHHHOOCCTTgg

ISSN 11816-00387

CCAATTAALLYYSSIISS�IINN�IINNDDUUSSTTRRYY 11//22001133

Ê
àò

àë
è

ç 
â 

ïð
îì

û
ø

ëå
íí

îñ
òè

 (
C

at
al

ys
is

 &
 In

du
st

ry
),

 2
0

1
3

, 
¹

 1
  

È
íä

åê
ñ 

80
67

7



ÏÐÀÂÈÒÅËÜÑÒÂÎÌ ÐÎÑÑÈÈ 
2013 ãîä îáúÿâëåí 

ÃÎÄÎÌ ÝÊÎËÎÃÈ×ÅÑÊÎÉ ÊÓËÜÒÓÐÛ È ÎÕÐÀÍÛ ÎÊÐÓÆÀÞÙÅÉ ÑÐÅÄÛ

Â ñâÿçè ñ ýòèì èçäàòåëüñòâî Êàëâèñ ïðåäëàãàåò ñâîèì ÷èòàòåëÿì 
íîâóþ êíèãó Â.Ä. Êàëüíåðà è Â.À. Ïîëîçîâà

“Ýêîëîãè÷åñêèé èìïåðàòèâ âûæèâàíèÿ”

Â.Ä. Êàëüíåð, Â.À. Ïîëîçîâ.
Ýêîëîãè÷åñêèé èìïåðàòèâ âûæèâàíèÿ. Êí. 1. 

Ì.: Êàëâèñ, 2012. 324 ñ. (Ñåð. XXI âåê ñêâîçü ïðèçìó ýêîëîãèè)

Íàñòîÿùåå èçäàíèå — ïåðâàÿ êíèãà â çàäóìàííîé ñåðèè "XXI âåê ñêâîçü ïðèçìó ýêîëîãèè" ïî ïðîáëåìàì
âçàèìîäåéñòâèÿ îáùåñòâà è îêðóæàþùåé ñðåäû è ïðàêòè÷åñêèì âîïðîñàì åå îõðàíû.
Àíàëèçèðóåòñÿ èñòîðèÿ âîçíèêíîâåíèÿ òåðìèíà "ýêîëîãèÿ" è åãî òðàíñôîðìàöèÿ â øèðîêîå ñîöèàëüíîå
ïîíÿòèå; ïåðåõîä îò åäèíè÷íûõ èññëåäîâàíèé åñòåñòâîèñïûòàòåëåé ïðîøëûõ âåêîâ ê ýêîëîãè÷åñêîé
ïàðàäèãìå öèâèëèçàöèè â ÕÕI â. Ðàññìîòðåíà âîçìîæíîñòü âûæèâàíèÿ ÷åëîâåêà êàê âèäà â óñëîâèÿõ
óñèëèâàþùåãîñÿ àíòðîïîãåííîãî äàâëåíèÿ íà áèîñôåðó, ðîñòà ÷èñëà ëîêàëüíûõ è ãëîáàëüíûõ ðèñêîâ è
êàòàñòðîô. Îáñóæäàþòñÿ íåêîòîðûå ïîäõîäû ê âîçìîæíîìó ðàçðåøåíèþ íàðàñòàþùåé âåðîÿòíîñòè
êîíôëèêòà öèâèëèçàöèè ñ îêðóæàþùåé ñðåäîé. 
Êíèãà ðàññ÷èòàíà íà øèðîêèé êðóã ÷èòàòåëåé, îáåñïîêîåííûõ êàòàñòðîôè÷åñêèì çàãðÿçíåíèåì è
äåãðàäàöèåé îêðóæàþùåé ñðåäû. Áóäåò ïîëåçíà ñòóäåíòàì è ïðåïîäàâàòåëÿì ðàçëè÷íûõ óðîâíåé
îáðàçîâàíèÿ è ñïåöèàëüíîñòåé, èíæåíåðàì è òåõíîëîãàì, ïðåäñòàâèòåëÿì âëàñòè è áèçíåñà — âñåì, êòî
çàäóìàëñÿ î êà÷åñòâå æèçíè ñâîåé, ñîâðåìåííèêîâ è áëèæàéøèõ ïîòîìêîâ.
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КАТАЛИЗ В ХИМИЧЕСКОЙ 
И НЕФТЕХИМИЧЕСКОЙ ПРОМЫШЛЕННОСТИ

CATALYSIS IN CHEMICAL 
AND PETROCHEMICAL INDUSTRIES

Бланкеншип С., Раэш Р., Сун М., Урбансиц М., Золдак Р.
Каталитическая технология очистки олефинов от аце-
тиленов, NOx, и кислорода ....................................... 7

Эффективное извлечение ценных углеводородов из потоков от-
ходящих газов каталитического крекинга в значительной степе-
ни зависит от концепции, применяемой на стадии селективного 
гидрирования. Компания «Clariant» предлагает для этой цели 
два типа катализаторов. Никелевый сульфидированный катали-
затор, применяемый в промышленном масштабе, рекомендуется 
при нормальных концентрациях СО. Для потоков, содержащих 
высокие концентрации (несколько процентов) СО, при малых 
количествах серы или ее отсутствии разработан катализатор на 
основе драгоценного металла. Отходящие газы («офф»-газы) с 
установок каталитического крекинга (Fluid Catalytic Cracking – 
ККФ) и установок глубокого каталитического крекинга обычно 
используются как топливные, несмотря на то, что некоторые 
содержащиеся в них компоненты, такие как водород, этилен 
и пропилен, имеют более высокую ценность. До сравнитель-
но недавнего времени затраты на их извлечение из отходящих 
газов с использованием традиционных технологий очистки от 
примесей ацетилена, метилацетилена и диолефинов превыша-
ли коммерческую выгоду из-за проблемы отравления катализа-
торов присутствующими примесями серы и тяжелых металлов. 
В статье обсуждаются последние разработки в области техно-
логии селективного гидрирования, касающиеся как новых, так 
и существующих катализаторов, которые в течение последних 
нескольких лет позволили решить указанные проблемы и в зна-
чительной степени усовершенствовать процесс извлечения цен-
ных компонентов. 

Ключевые слова: отходящие газы FCC, очистка олефинов, суль-
фидированный никелевый катализатор, катализатор на основе 
драгметалла.

Blankenship S., Rajesh R., Sun M., Urbancic M., Zoldak R. 
Catalyst technology for the removal of acetylenes, NOx, 
and oxygen from olefin streams ................................. 7

Efficient extraction of valuable hydrocarbons from waste gas flows 
FCC largely depends on the concept, used under selective hydroge-
nation. The company «Clariant» offers for this purpose two types of 
catalysts. Sulfided nickel catalyst used on an industrial scale, it is 
recommended under normal CO levels. For streams containing high 
concentrations (a few percent) of CO, with small amounts of sulfur 
or lack developed catalyst precious metal. The off-gases («off»-ga-
ses) from catalytic cracking (Fluid Catalytic Cracking – FCC) and 
deep catalytic cracking units are typically used as fuel, despite the 
fact that some compounds they contain, such as hydrogen, ethyl-
ene, and propylene, have greater value. Until relatively recently, the 
cost of removal from flue gas using conventional treatment tech-
nologies from admixtures of acetylene, methylacetylene and diole-
fins exceeded commercialized because of the problem of poisoning 
catalyst impurities present sulfur and heavy metals. This paper dis-
cusses the latest developments in technology selective hydrogena-
tion on both new and existing catalysts, which in recent years have 
allowed to solve these problems and greatly improve the extraction 
of valuable components.

Keywords: off-gas FCC, cleaning olefin sulfided nickel catalyst, a ca-
talyst based on precious metals.

Kumar N., Mäki-Arvela P., Musakka N., Kubicka D., Kangas M., 
Tiitta M., Österholm H., Leino A.-R., Kordаs K., Heikkilä T., 
Salmi T. , Murzin D.Yu. 
On the way to improve cetane number in diesel fuels: ring 
opening of decalin over Ir-modified embedded mesopo-
rous materials .........................................................11

Embedded materials prepared from MCM-41 together with BE or TON 
were synthesized, characterized and tested in the ring opening of 
decalin in a temperature range of 523–623 K. The characterization 
results revealed that both microporous and mesoporous phases 
were present in the catalyst. Ir-modification did not change 
the phase purity, affecting, however, the acidity due to metal-
support interactions. The parameters studied in ring opening of 
decalin were support structure, presence of Ir and temperature. 
The detailed analysis of 2D/3D isomers and ring opening products 
showed that the main ring opening products contained ethyl side 
chain. The Ir-modified embedded mesoporous catalysts were 
active and relatively selective in the ring opening of decalin, giving 

Кумар Н., Маки-Арвела П., Мусакка Н., Кубикка Д., 
Кангас М., Тиитта М., Остерхольм Х., Леино А.-Р., Кордас К., 
Хейккила Т., Салми Т., Мурзин Д.Ю. 
Раскрытие циклов в декалине с использованием ири-
дийсодержащих гибридных цеолитных мезопористых 
материалов ............................................................11

В данной работе были приготовлены гибридные микро-мезопо-
ристые материалы на основе MCM-41 совместно со структурами 
BEA or TON, которые были охарактеризованы физико-хими-
ческими методами (РФЭС, туннельная и сканирующая элект-
ронная микроскопия, ИК спектроскопия адсорбции зонда –
пиридина) и протестированы в реакции раскрытия циклов в дека-
лине при 523–623 K. Обе фазы, соответствующие микропористым 
и мезопористым материалам присутствовали в приготовленных 
гибридных материалах. Введение иридия не меняло фазовую 
чистоту, изменяя однако кислотность из-за взаимодействия 
металл–носитель. Детальный анализ 2D/3D изомеров показал, 
что основные продукты раскрытия циклов на гибридных ириди-
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35 % selectivity to the ring opening products at 98 % conversion 
at 573 K and 6 MPa.

Keywords: embedded mesoporous materials, H-NK-MM-BEA, H-NK-
MM-TON, Ir-modified mesoporous materials, ring opening of de-
calin.

Герасимов Д.Н., Фадеев В.В., Логинова А.Н., Лысенко С.В. 
Катализаторы на основе цеолита ZSM-23 в процессе 
изодепарафинизации масляного сырья ...................26

С целью разработки эффективных катализаторов процесса изо-
депарафинизации, направленного на снижение температуры 
текучести масел и дизельных топлив, синтезированы гранули-
рованные катализаторы Pt/(ZSM-23–γ-Al2O3) с различным со-
держанием платины и цеолита. Методами РФА, ТПД аммиака, 
низкотемпературной адсорбции-десорбции азота исследованы 
их физико-химические свойства. На лабораторной установке с 
проточным реактором исследовано влияние состава катализато-
ров и условий проведения процесса (1,0–3,0 МПа, 220–400 °С) на 
показатели изодепарафинизации масляной фракции 280 °С-КК, 
выделенной из продуктов гидрокрекинга вакуумного газойля. 
Наиболее высокие выходы при одинаковых значениях темпера-
туры текучести продуктов получены на катализаторе, содержа-
щем 0,30 мас.% платины, нанесенной на носитель, содержащий 
20 мас.% цеолита ZSM-23 и 80 мас.% γ-Al2O3. Анализ основных по-
казателей работы катализаторов изодепарафинизации на основе 
цеолита ZSM-23 и депарафинизации на основе цеолита ZSM-5 
показал, что катализаторы на основе ZSM-23 обеспечивают полу-
чение депарафинированных продуктов с большим выходом, чем 
лабораторные и промышленные катализаторы на основе ZSM-5. 

Ключевые слова: изодепарафинизация, каталитическая депа-
рафинизация, ZSM-23, ZSM-5, базовое масло (catalytic dewaxing, 
isodewaxing, base stocks).

Gerasimov D.N., Fadeev V.V., Loginovа A.N., Lysenko S.V. 
Catalysts based on ZSM-23 zeolite in the process of oil 
feedstock iso-dewaxing ............................................26

The goal is to develop effective catalysts for iso-dewaxing process 
to reduce the pour point of oils and diesel fuels. Granular catalysts 
Pt/(ZSM-23–γ-Al2O3) with different contents of platinum and zeo-
lite are synthesized. Physico-chemical properties of the catalysts 
are studied by XRD, TPD of ammonia, low-temperature nitrogen 
adsorption-desorption. Influence of catalysts composition and 
process conditions (1,0–3,0 MPa, 220–400 °С) on the performance 
iso-dewaxing of 280 °C-KK oil fraction, which is isolated from the 
products of hydrocracking of vacuum gas oil, was studied in a labo-
ratory setting with a flow reactor. The highest yield, with the same 
values of fluidity temperature of products was obtained on the 
catalyst containing 0,30 wt.% platinum on support containing 20 
wt.% zeolite ZSM-23 and 80 wt.% γ-Al2O3. Analysis of key perfor-
mance indicators of iso-dewaxing catalysts based on zeolite ZSM-
23 and dewaxing catalysts based on zeolite ZSM-5 showed that the 
catalysts based on ZSM-23 provide for the reception of dewaxed pro-
ducts with higher yield than laboratory and industrial catalysts 
based on ZSM-5.

Keywords: iso-dewaxing, catalytic dewaxing, ZSM-23, ZSM-5, the ba-
se stocks.

ИНЖЕНЕРНЫЕ ПРОБЛЕМЫ. 
ЭКСПЛУАТАЦИЯ И ПРОИЗВОДСТВО

ENGINEERING PROBLEMS. 
OPERATION AND PRODUCTION

Астановский Д.Л., Астановский Л.З., Кустов. П.В 
Каталитическое окисление природного газа с примене-
нием беспламенных горелок новой конструкции ......34

Рассмотрены различные аспекты работы традиционно используе-
мых горелок для окисления газообразных углеводородов, тепло-
обменных аппаратов, применяемых для рекуперации тепла. Дано 
описание разработанного в ООО «ФАСТ ИНЖИНИРИНГ» способа 
эффективного сжигания топлива с глубокой рекуперацией тепла 
отходящих дымовых газов и поддержанием заданной адиабати-
ческой температуры горения на основе использования беспламен-
ной горелки и теплообменных аппаратов новой конструкции. На 
экспериментальном стенде проведены испытания работы горелки: 
определены зависимости аэродинамического сопротивления зер-
нистого слоя и содержания несгоревших углеводородов, СО и NOх в 
продуктах сгорания от расхода топливно-воздушной смеси и ади-

Astanovsky D.L., Astanovsky L.Z., Kustov P.V. 
Catalytic oxidation of natural gas using a new design 
flameless burners  ...................................................34

Various aspects of the traditionally used torches for oxidation of 
gaseous hydrocarbons, heat exchangers used for heat recovery 
were considered. There is a description of the method, developed 
by «FAST ENGINEERING» company for efficient combustion with 
deep heat recovery of flue gases and maintenance of the desired 
adiabatic combustion temperature using flameless burners and 
heat exchangers of a new design. The tests were carried out on the 
burner experimental stand: dependency drag the granular layer and 
the content of unburned hydrocarbons, CO and NOх in the flue gas 
flow rate of the fuel-air mixture and the adiabatic combustion tem-
perature were determined. This method of burning fuel can provide 
the required temperature of the products combustion to the con-

евых катализаторах содержат в боковой цепи этильную группу. 
Результаты показали, что модифицированный иридием мезопо-
ристый MCM-41 со встроенной структурой цеолита BEA активен в 
раскрытии циклов в декалине при 573 K и 6 МПа. Максимальная 
селективность по продуктам раскрытия циклов в этом случае со-
ставила 31 % при конверсии 98 %.

Ключевые слова: встроенные мезопористые материалы, H-НК-
ММ-BEA, H-НК-ММ-TON, Ir-модифицированный мезопористые ма-
териалы, кольцо открытия декалине.
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ОТЕЧЕСТВЕННЫЕ КАТАЛИЗАТОРЫ DOMESTIC CATALYSTS

абатической температуры горения топлива. Показано, что данный 
способ сжигания топлива позволяет обеспечить требуемую темпе-
ратуру продуктов сгорания перед потребителем тепловой энергии 
и сократить потребление топлива на 5–20 %. Сжигание топлива 
при адиабатической температуре горения не выше 1200 °С прак-
тически исключает содержание в продуктах сгорания CO и NOх. 
Разработанные беспламенная горелка и теплообменные аппараты 
нового поколения, а также технология эффективного сжигания 
топлива могут использоваться для паровых и водогрейных котлов, 
газовых турбин, в каталитических реакторах получения синтез-
газа из природного газа для его переработки в водород, аммиак, 
метанол, синтетические жидкие углеводороды и др. 

Ключевые слова: окисление газообразных углеводородов, ка-
талитический реактор, беспламенная горелка, адиабатическая 
температура горения, теплообменный аппарат радиально-спи-
рального типа, рекуперация тепла, энергосбережение, защита 
окружающей среды.

Таран О.П., Деком К., Полянская Е.М., Аюшеев А.Б., 
Бессон M., Пармон В.Н. 
Катализаторы на основе углеродного материала 
«Сибунит» для глубокого окисления органических 
экотоксикантов в водных растворах. Аэробное окисле-
ние фенола в присутствии окисленных углеродных 
и Ru/C катализаторов ..............................................40

Впервые проведены систематические исследования влияния усло-
вий окислительной обработки перспективного с точки зрения со-
здания процессов окислительной очистки промышленных стоков 
углеродного материала серии «Сибунит» (S4) на химический со-
став его поверхности и каталитические свойства в реакциях глубо-
кого окисления органических экотоксикантов в водных растворах. 
Исследовано влияние химического состава поверхности окислен-
ного в различных условиях углеродного материала S4 на его ката-
литические свойства в жидкофазном аэробном окислении фено-
ла, а также каталитические свойства рутениевых катализаторов (3 
мас.% Ru), приготовленных на образцах окисленного углеродного 
носителя S4. Обнаружена активность углеродных образцов в окис-
лении фенола, которая растет с увеличением числа карбонильных 
и фенольных групп на поверхности углерода и уменьшается с уве-
личением количества карбоксильных и лактонных групп. Однако 
по активности углеродные образцы заметно уступают Ru-содержа-
щим катализаторам. Подобран оптимальный метод предобработки 
углеродного носителя, позволяющий получать наиболее стабиль-
ный и активный катализатор Ru/Сибунит для жидкофазного окис-
ления кислородом воздуха соединений класса фенолов.

Ключевые слова: углеродные материалы, Сибунит, аэробное 
окисление, кислородсодержащие группы.

Taran O.P., Descorme C., Polyanskaya E.M., Ayusheyev A.B., 
Besson M., Parmon V.N. 
Catalysts based on carbon material «Sibunit» for the 
deep oxidation of organic toxicants in water solutions. 
Aerobic oxidation of phenol in the presence of oxidized 
carbon and Ru/C catalysts .........................................40

The authors conducted a systematic study of carbon material series 
«Sibunit» (S4) prospective for the processes of oxidative treatment 
of industrial waste. The effect of the conditions of oxidative treat-
ment of «Sibunit» (S4) on the chemical composition of its surface 
and catalytic properties in the deep oxidation of organic toxicants 
in aqueous solutions was investigated. The influence of the chemi-
cal composition of the surface of oxidized under different condi-
tions of the carbon material S4 on its catalytic properties in the 
liquid-phase aerobic oxidation of phenol, and the catalytic prop-
erties of ruthenium catalysts (3 wt.% Ru), prepared on samples of 
oxidized carbon support S4. Active carbon samples in the oxidation 
of phenol was detected and it increases with the number of carbonyl 
and phenolic groups on the carbon surface and decreases with the 
number of carboxyl and lactone groups. However, the activity of 
carbon samples noticeably inferior Ru-containing catalysts. The op-
timal method of pretreatment carbon support to produce the most 
stable and active Ru/Sibunit catalyst for liquid-phase oxidation of 
oxygen compounds of the class of phenols is chosen. 

Keywords: carbon materials, Sibunit, aerobic oxidation, oxygen-con-
taining groups.

Данов С.М., Сулимов А.В., Овчаров А.А., Овчарова А.В. 
Исследование процесса формования титансодержа-
щего цеолита .........................................................51

C целью разработки эффективного гетерогенного катализатора 
жидкофазного эпоксидирования олефинов пероксидом водоро-

Danov S.M., Sulimov A.V., Ovcharov A.A., Ovcharova A.V. 
Researching of the process of a titanium-containing 
zeolite forming........................................................51

The aim is to develop an efficient heterogeneous catalyst for liquid-
phase epoxidation of olefins by hydrogen peroxide, for this a study 

sumer of thermal energy and reduce the fuel consumption by 5–
20 %. Burning of a fuel at the adiabatic combustion temperature is 
not higher than 1200 °C, virtually eliminating the content of CO and 
NOх in the flue gas. Designed flameless burner and heat exchangers 
of a new generation, as well as efficient combustion technology can 
be used for steam and hot water boilers, gas turbines, catalytic reac-
tors for production of synthesis gas from natural gas for processing 
into hydrogen, ammonia, methanol, synthetic liquid hydrocarbons 
and etc.

Keywords: oxidation of gaseous hydrocarbons, catalytic reactor fla-
meless burner, the adiabatic combustion temperature, heat exchan-
ger radial spiral type heat recovery, energy conservation, and envi-
ronmental protection.
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да проведено исследование способов формования титансодер-
жащего цеолита, основанных на гранулировании и нанесении 
активного компонента на твердые носители. Предпочтительным 
оказался метод экструзионного гранулирования титансодержа-
щего цеолита со связующим. В качестве связующего компонента 
опробованы как органические, так и неорганические соединения, 
обладающие вяжущими свойствами (алюмосиликаты, оксиды 
алюминия, кремния и другие природные и синтетические мате-
риалы). Качество гранулированных катализаторов оценивали по 
механической прочности и каталитической активности – выходу 
оксида пропилена и эпихлоргидрина в процессе эпоксидирова-
ния соответствующих олефинов. Оптимальное сочетание меха-
нической прочности (54–68 кгс/см2) и каталитической активнос-
ти (высокие выходы продуктов) получено на гранулированном 
титансодержащем цеолитном катализаторе, приготовленном при 
использовании в качестве связующего 5,6-оксинитрата алюми-
ния в количестве 10–15 % (в пересчете на Аl2О3). Данные РФА 
и инфракрасной спектроскопии свидетельствуют о сохранении 
структуры титансодержащего цеолита в процессе его формова-
ния предложенным в работе способом. 

Ключевые слова: формование, титансодержащий цеолит, эпок-
сидирование, оксид пропилена, эпихлоргидрин.

БИОКАТАЛИЗ BIOCATALYSIS

Ванг Ю., Ванг Х., Джин Дж. 
Fе-гуминовые кислоты в качестве катализатора 
для сжижения угля .................................................60

Исследована возможность повышения активности катализаторов 
на основе железа путем уменьшения размера частиц, увеличивая 
дисперсность катализатора. Хелатное соединение железа с гуми-
новой кислотой (НА), макромолекулы которого имеют радиус в 
диапазоне 6–50 нм, является действительно высокодисперсным. 
Fe2+ или Fe3+ тонко диспергированы в матрицу НА путем ионного 
обмена с –COOH группами или хелата с карбонильной группой 
в макромолекулах НА. Частицы железа до и после хелатирова-
ния с гуминовой кислотой охарактеризованы методами РФА и 
ИК-фурье-спектроскопии. Установлено, что в HA-Fe присутствуют 
α-FeOOH, ферригидрит и аморфное железо. Лабораторные испы-
тания показали, что катализатор HA-Fe проявляет высокую ката-
литическую активность в сжижении углей, конверсия угля и вы-
ход бензина существенно улучшены.

Ключевые слова: гуминовая кислота, катализатор гуминовая 
кислота-Fe, катализаторы, сжижение углей.

Wang Q., Wang H., Jin J. 
Humic acid-Fе as catalyst for coal liquefaction ...........60

Research to increase the activity of iron based catalysts focuses 
on decreasing the particle size, increasing catalyst dispersion. 
The chelate compound of iron with humic acid (HA), which 
macromolecules radii can range from 6 to 50 nm, is truly in a highly 
dispersed state. Fe2+ or Fe3+ were dispersed finely into the HA matrix 
through the ion exchange with –COOH groups or chelate with 
carbonyl group in humic acid macromolecules. X-ray diffraction 
(XRD) and FT-IR spectrophotometer were used to characterize 
iron species before or after chelating with humic acid. The results 
indicate that there exist α-FeOOH, ferrihydrite and amorphous iron 
in HA-Fe. Most of the work has been conducted on a laboratory 
scale, and the results show that HA-Fe catalyst was approved for its 
excellent catalytic activity in coal liquefaction, and the conversion 
and oil yield of coal have been greatly improved.

Keywords: humic acid, humic acid-Fe catalyst, catalysis, coal 
liquefaction.

Ефременко Е.Н., Степанов Н.А., Гудков Д.А., Сенько О.В., 
Лозинский В.И., Варфоломеев С.Д. 
Иммобилизованные грибные биокатализаторы для по-
лучения комплекса целлюлаз, гидролизующего возоб-
новляемое растительное сырье ...............................68

В статье обсуждаются характеристики процессов направленно-
го формирования образцов гетерогенных биокатализаторов на 
основе иммобилизованных клеток различных микроскопичес-
ких грибов, характеризующихся высокой продуктивностью по 

Efremenko E.N., Stepanov N.A., Gudkov D.A., Senko O.V., 
Lozinski V.I., Varfolomeev S.D. 
Immobilized fungal biocatalysts to process a cellulose 
complex, which hydrolysed a renewable vegetal 
feed .......................................................................68

There is discussion of the characteristics of directional formation of 
samples of heterogeneous biocatalysts based on immobilized cells 
in different micromyces, which are characterized by high cellulases 
productivity having different substrate specificity (endoglucanase, 

of molding processes of titanium zeolite is conducted. Methods are 
based on granulation and application of the active ingredient to a 
solid supports. The extrusion granulation of titanium zeolite with 
binder was preferred. Organic and inorganic compounds, astringent 
(silica-alumina, aluminum, silicon, and other natural and synthetic 
materials) have been tested as a binder. Quality of the granular cata-
lysts was evaluated by mechanical strength and catalytic activi-
ty – yield of propylene oxide and epichlorohydrin in the epoxidation 
of corresponding olefins. Optimal combination of mechanical 
strength (54–68 kg/cm2) and catalytic activity (high yield) was ob-
tained on a titanium zeolite catalyst, prepared prepared c 5,6 oxy-
aluminum nitrate of 10–15 % (based on Al2O3) as a binder. These 
XRD and infrared spectroscopy reflect continuing titanium zeolite 
structure during its formation in the proposed method.

Keywords: mold, titanium-containing zeolite, epoxidation, propy-
lene oxide, epichlorohydrin.
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ИНФОРМАЦИОННЫЕ СООБЩЕНИЯ INFORMATION

целлюлазам, имеющим различную субстратную специфичность 
(эндоглюканазы, экзоглюканазы и бета-глюкозидазы). На осно-
ве исследования каталитических и операционных характеристик 
разработанных биокатализаторов отобраны образцы иммобили-
зованных клеток, характеризующиеся максимальной продуктив-
ностью по ферментам целлюлазного комплекса. Установлено, 
что лучшим среди них является биокатализатор, разработан-
ный на основе спор гриба Aspergillus terreus, иммобилизован-
ных в криогель поливинилового спирта. Впервые показано, что 
разработанный биокатализатор стабильно сохраняет высокий 
уровень продуктивности по полному комплексу целлюлаз при 
использовании различных субстратов–индукторов биосинтеза 
ферментов: березовых и дубовых опилок, рисовой и пшеничной 
соломы. Показана возможность эффективного использования 
целлюлазных комплексов, полученных как результат функциони-
рования иммобилизованных клеток, в процессах осахаривания 
различных целлюлозосодержащих отходов сельского хозяйства 
и конверсии получаемых сахаров в органические растворители 
(этанол, бутанол), рассматриваемые как перспективные виды 
альтернативного топлива. Полученные при этом концентрации 
органических растворителей в средах с иммобилизованными 
клетками существенно выше тех, что установлены для свободных 
клеток тех же микроорганизмов.

Ключевые слова: биокатализатор, целлюлазы, иммобилизован-
ные клетки, мицелиальные грибы, биоэтанол, биобутанол.

V Международный промышленно-экономический фо-
рум «Стратегия объединения: решение актуальных 
задач нефтегазового и нефтехимического комплексов 
на современном этапе» (29–30 октября 2012 г.) ......77
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Евгений Зиновьевич Голосман (юбилей 75 лет) .......79 75th anniversary of the E.Z. Golosman .......................79

exoglucanase and beta-glucosidase). Samples of immobilized cells, 
characterized by maximum productivity on enzymes cellulase com-
plex, selected on the basis of the study of catalytic and operational 
characteristics designed biocatalysts. Biocatalyst, developed on the 
basis of spores Aspergillus terreus, immobilized in cryogel of polyvinyl 
alcohol, is the best. First time we show that the developed biocatalyst 
steadily maintains a high level of productivity for the full range of 
cellulases using different substrates, inducers biosynthetic enzymes: 
birch and oak sawdust, rice and wheat straw. It is possible to effec-
tively use the cellulase complex in saccharification of cellulose of vari-
ous agricultural residues and conversion of sugars produced in organic 
solvents (ethanol, butanol), which are promising types of alternative 
fuel. Concentrations of organic solvents in the media with immobi-
lized cells produce a substantial higher than the concentration of free 
cells of the same microorganisms.

Keywords: biocatalyst, cellulase, immobilized cells, filamentous 
fungi, bioethanol, biobutanol.

V International Industrial and Economic Forum 
«Strategy of association: Decision of topical problems 
of oil and gas and petrochemical complex at the present 
stage» (29–30 October 2012) ..................................77
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Назначение процесса
Основной задачей процесса является извлече-

ние из потоков отходящих газов ценных олефинов 

для последующей продажи или использования для 

получения других продуктов. Эти потоки содержат 

загрязняющие примеси, такие как тяжелые метал-

лы и сера, которые не должны попадать на следу-

ющее по ходу оборудование или присутствовать в 

конечном продукте. Следовательно, при обработке 

отходящих газов необходимо удалить загрязняю-

щие их примеси. В «офф»-газах также присутству-

ют такие углеводороды, как метилацетилен, пропа-

диен, бутадиен, которые могут полимеризоваться в 

следующих по ходу реакторах, а также загрязнять 

олефиновые продукты. Желательно по возможнос-

ти полно провести селективное гидрирование этих 

соединений.

Общее представление о процессе

Как показано на рис. 1 и 2, различные потоки с 

установки ККФ разделяются далее по ходу, тогда 

как «офф»-газ направляется для отдельной очистки 

в аппарат селективного гидрирования с последую-

щим извлечением из него олефинов и водорода.

Катализатор, используемый для удаления аце-

тилена и частичного удаления метилацетилена, 

пропадиена и бутадиена, представляет собой суль-

УДК 547.313 : 66.074 КАТАЛИТИЧЕСКАЯ ТЕХНОЛОГИЯ 
ОЧИСТКИ ОЛЕФИНОВ ОТ АЦЕТИЛЕНОВ, 
NOx И КИСЛОРОДА

© 2013 г. Steven Blankenship, 
Raj Rajesh, Mingyong Sun, 

Michael Urbancic, 
Richard Zoldak

«Clariant» Group

фидированный специальным образом никелевый 

катализатор производства компании «Clariant», 

длительное время применявшийся в ранее исполь-

зуемых системах фронтальной очистки этилена, ко-

торый может конвертировать также NOx и O2. Более 

того, благодаря высокой устойчивости катализатора 

к ядам, он способен удалять арсин (AsH3) из газовых 

потоков без значительной потери активности. 

После очистки газ направляется для разделения 

на этилен, пропилен, сжиженный нефтяной газ и 

другие продукты. Сульфидированный никелевый 

катализатор может также удалять ацетилен до рег-

ламентированного уровня, поэтому никаких допол-

нительных катализаторов для последующих пото-

ков обычно не требуется. 

Сульфидированный 
никелевый катализатор

Компания «Clariant» имеет серию сульфидиро-

ванных никелевых катализаторов для обработки 

потоков «офф»-газа ККФ. Начиная с 1950-х гг. эти 

катализаторы использовались в селективном С2-

гидрировании фронтальных потоков для конверсии 

ацетилена, метилацетилена, пропадиена и бутадие-

на. Сейчас сульфидированные никелевые катализа-

торы используются в тех же процессах, но с потока-

ми другого типа.

Эти катализаторы способны конвертировать 

кислород и NOx для того, чтобы уменьшить возмож-

ное образование некоторых опасных нестабильных 

химических соединений в холодном блоке. Диены 

селективно конвертируются в соответствующие 

олефины, которые затем могут быть выделены при 

фракционировании. Поскольку эти катализаторы 

являются сульфидированными и восстанавлива-
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E-mail: Steven.Blankenship@clariant.com
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ются перед началом эксплуатации, присутствие се-

ры в допустимых пределах не влияет на их работу, 

и, более того, некоторое количество серы требует-

ся для обеспечения их селективности. Кроме того, 

благодаря уникальным свойствам, эти катализа-

торы способны адсорбировать тяжелые металлы 

и арсин, сохраняя селективность в гидрировании 

диенов. 

В табл. 1 приведен состав двух видов сырья, ис-

пользуемого для испытания катализаторов, раз-

Рис. 1. Типичная схема извлечения продуктов на установке ККФ, 
показывающая источник образования «офф»-газов

Рис. 2. Блок-схема процесса с усовершенствованным извлечением олефинов и водорода
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личающегося содержанием CO и диенов: в сырье 

типа А более высокий уровень СО, а в сырье типа 

В более высокий уровень диенов. Для сырья типа 

А результаты очистки от ацетилена показали, что 

на катализаторе со средним содержанием никеля 

(катализатор А, 2 % Ni) селективность выше, чем 

на катализаторе с более высоким содержанием ни-

келя (катализатор В, 3,2 % Ni), однако последний 

обеспечивает лучшую конверсию диенов (табл. 2). 

Тестирование катализатора А со средним содер-

жанием никеля на сырье типа В было сконцентри-

ровано на чувствительности работы катализатора 

к содержанию серы. Результаты, приведенные в 

табл. 3, показывают, что с повышением содержа-

ния серы селективность в отношении очистки 

от ацетилена увеличивается, а конверсия диенов 

уменьшается.

На рис. 3 показано соотношение между конвер-

сией бутадиена и конверсиями ацетилена, метил-

ацетилена и пропадиена, а на рис. 4 — между конвер-

сией бутадиена и потерями этилена. При заданном 

значении конверсии бутадиена значения конверсии 

ацетилена, метилацетилена и пропадиена незави-

симо от состава сырья остаются практически неиз-

менными. Однако потери этилена, как следует из 

рис. 4, зависят от состава сырья: чем больше содер-

жание диенов, тем больше селективность катализа-

тора при заданном значении конверсии бутадиена. 

Таблица 1
Состав сырья для испытания 
сульфидированных катализаторов

Компонент Сырье типа А Сырье типа В

СО, об.ppm 10000 5300

Этилен, мол.% 30 30

Пропилен, мол.% 5 5

Ацетилен, об.ppm 174 1000

Метилацетилен, об.ppm 115 350

Пропадиен, об.ppm 100 250

1,3-бутадиен, об.ppm 1500 8500

Таблица 2
Сравнительные результаты испытаний 
двух типов никелевых сульфидированных 
катализаторов на сырье типа А

Показатель

Катализатор А 
(OleMax 101) 

(среднее 
содержание Ni)

Катализатор В 
(OleMax 104) 

(высокое 
содержание Ni)

Давление, МПа 0,97 0,97

Вход: Н2, мол.% 8 8

Вход: Н2S, ppm 25 25

Средняя температура 
слоя, °С

202 215 203 214

Выход: С2Н2, ppm 0,04 0,06 0,04 0,02

Конверсия, %:

метилацетилен 89 96 99 99

пропадиен 44 61 73 83

1,3-бутадиен 39 55 67 76

Потери С2Н4, % 0,00 0,07 0,17 0,25

Таблица 3
Результаты испытания катализатора А 
на сырье типа В

Давление, МПа 0,97

Вход: Н2, мол.% 8

Вход: Н2S, мол.% 10 25 50

Средняя температура слоя, °С 204 231 230

Конверсия С2Н2, % 100,0 100,0 99,7

Конверсия, %:

метилацетилен 100,0 93,8 90,3

пропадиен 87,8 53,4 46,9

1,3-бутадиен 82,4 42,8 37,5

Потери С2Н4, % 0,02 –0,24 –0,28

Рис. 3. Корреляция между конверсиями ацетилена, метил-
ацетилена (МА), пропадиена (PD) и конверсией бутадие-
на (BD)
Светлые символы – результаты с сырьем А, 
темные символы – результаты с сырьем В
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Карбонил никеля

Некоторые потоки «офф»-газов ККФ содержат 

значительные количества CO. Присутствие СО мало 

влияет на работу никелевых катализаторов, но про-

блема заключается в возможном образовании кар-

бонила никеля. Увеличение рабочей температуры 

может минимизировать возможность образования 

карбонила никеля, который является высокоток-

сичным веществом, образующимся при реакции СО 

с восстановленным никелем. Его образованию бла-

гоприятствуют низкая температура и высокое давле-

ние. Различные формы сульфида никеля также могут 

реагировать с образованием карбонила никеля, но 

константы равновесия для этих реакций на 5—7 по-

рядков меньше, чем для восстановленного никеля. 

Таким образом, было необходимо разработать ка-

тализатор для процессов с высоким содержанием 

СО, который не требует предварительного сульфиди-

рования или подачи серы во время эксплуатации.

Катализатор на основе драгоценного 
металла

Недавно разработанный катализатор на основе 

драгоценного металла (катализатор D) селективно 

гидрирует ацетилен и диены, а также кислород и 

NOx. Условия параметрических испытаний ката-

лизатора даны в табл. 4. Присутствие CO улучшает 

селективность катализатора. 

Катализатор на основе драгоценного металла 

проявляет устойчивость к небольшим количествам 

серы, сохраняя при этом свои рабочие характерис-

тики, и не требует каких-либо добавок серы для 

сохранения селективности. Последующее испыта-

ние катализатора при большей концентрации СО 

(табл. 4) показывает, что при высоких концентрациях 

СО селективность катализатора увеличивается, при-

Рис. 4. Корреляция между потерями этилена и конверсией 
бутадиена. OM 101 – катализатор OleMax 101; 
OM 104 – катализатор OleMax 104

Таблица 5
Результаты испытаний катализатора D 
при высокой концентрации СО (4 %)

Температура, °С 176 188 201

NO, ppbv < 10 < 10 < 10

O2, ppmv 1,2 < 0,5 < 0,5

С2Н2, вых., ppmv < 3 < 3 < 3

Конверсия, %: 

метилацетилен 60,7 97,6 100,0

пропадиен 39,9 39,5 48,7

бутадиен 20,8 24,2 23,6

Потери С2Н4, % 0,48 0,65 1,09

Таблица 4
Состав сырья и условия испытания 
катализатора D на основе драгоценного металла 

Типичный состав сырья Условия испытания

СО, % 0,5–2,0

NO, ppm 1,4 р, MПа 1,4

O2, % 0,3 Объемная 
скорость, ч–1 1500–3500

H2, % 5–15 Температура, °С 190–250

С2Н4, % 27 H2S, ppm 0–20

С3Н6, % 5 C2H2, ppm 650

Пропадиен, % 0,03 – –

Метилацетилен, % 0,05 – –

Бутадиен, % 0,2–0,5 – –

при высокой концентрации СО в  сырье

СО, % 4,0

NO, ppbv 60–100 р, MPa 1,9

O2, % 0,29 Объемная 
скорость, ч–1 2500

H2, % 9–10 Температура, °С 190–250

С2Н4, % 33 H2S, ppm 0–20

С3Н6, % 4 C2H2, ppm 700

Пропадиен, % 0,03 C2H6, C3H8 Следы

Метилацетилен, % 0,06 – –

Бутадиен, % 0,2 – –
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чем сохраняются значения конверсии кислорода, NOx 

и ацетилена при умеренных температурах (табл. 5). 

Заключение

Компания «Сlariant» имеет два типа катализато-

ров для очистки отходящих газов каталитического 

крекинга.

1. Никелевый сульфидированный катализатор, 

применяемый в промышленном масштабе, реко-

мендуется при нормальных концентрациях СО.

2. Катализатор на основе драгоценного металла 

предпочтительно использовать для потоков с низ-

ким содержанием или отсутствием серы либо при 

содержании нескольких процентов СО. 

Выбор каталитической системы с традицион-

ным никелевым сульфидированным катализатором 

или с катализатором на основе драгоценного метал-

ла в зависимости от состава сырья дает возможность 

удалить примеси из потоков отходящих газов и та-

ким образом увеличить прибыльность установки 

крекинга.

1. Introduction
Microporous acidic zeolite catalysts have been applied 

in several industrial processes of oil refining, fine chemi-

cals and environmental catalysis. However, due to the size 

of micropores, there are diffusion limitations for processing 

large molecules. Hence, there is need for the development 

of large pore size, active and selective mesoporous material 

catalysts, possessing strong acidity and high hydrothermal 

stability. The development of M41S mesoporous materials 

in 1992 by Mobil Corporation [1] was a breakthrough in the 

direction of preparing mesoporous materials which can be 

applied in the reactions involving large size reactants and 

reaction products. These mesoporous materials with large 

pore size and minor diffusion limitations, exhibited only 

mild acidity. They were hydrothermally less stable than 

zeolites and deactivated rapidly in oil refining processes.

UDK 665.753.4:549.67 ON THE WAY TO IMPROVE CETANE NUMBER 
IN DIESEL FUELS: RING OPENING 
OF DECALIN OVER IR-MODIFIED EMBEDDED 
MESOPOROUS MATERIALS

© 2013 г. N. Kumar1, 
P. Mäki-Arvela1, N. Musakka1, 

D. Kubicka1, M. Kangas1, 
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Synthesis of embedded micro-mesoporous materials 

has been an important research area in order to combine 

the benefits of the mesoporous materials and the high acid 

site concentration in zeolites [2, 3]. A recent review de-

scribes different techniques to synthesize micro-mesopo-

rous materials [2]. One method is to synthesize mesoporous 

materials embedded with zeolite via sequential synthesis of 

colloids of for example zeolite beta and adding viscous gel 

of tetracetyl ammonium bromide forming MCM-41 [4]. 

Zeolite seeds were also added in the gel solution of the 

mesoporous phase MCM-41 [5]. The embedded meso-

porous materials have high hydrothermal stability, exhibit 

strong Brønsted and Lewis acidity and are coke resistant for 

processing of large size molecules [2]. Furthermore, it is 

possible to design and vary the amounts of Brønsted and 
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La-X zeolite [11] and Rh/H—BE [12] have been applied 

as catalysts in gas-phase ring opening of decalin. Bi-me-

tallic Pt-Ir-modified MCM-41, mesoporous material, 

was investigated for selective ring opening of decalin [13], 

ring opening and hydrogenation of tetralin was studied 

over Ni- and NiMo-supported over alumina-pillared zir-

conium phosphate catalysts [15]. Furthermore, Ir-Pt and 

NiMo carbide catalyst supported on zeolites were studied 

in ring opening of decalin [14].

The following mechanism for ring opening of decalin 

has been proposed over Pt-modified zeolites as follows: 

the reaction starts with dehydrogenation and protonation 

followed by protolytic dehydrogenation and cracking. 

Thereafter the reaction proceeds via skeletal isomeriza-

tion, hydride transfer, olefin adsorption-desorption and 

hydrogenation. Ring opening proceeds further via β-scis-

sion followed by consecutive hydrogenation and opening 

of the ring finally via hydrogenolysis. Large molecules 

can still be alkylated and thus coke can be formed [4]. 

The products formed in the ring opening of decalin were 

classified in [4] in four groups being trans-decalin, other 

isomerization products (I), ring opening products (ROP) 

and cracking products (CP). The isomers denote C10 bicy-

clic compounds, whereas ring opening products were C10 

containing monocyclic compounds, such as tetrameth-

ylcyclohexanes, methyl-propylcyclohexanes, butylcyclo-

hexanes, diethyl-cyclohexanes and ethyl-trimethylcyclo-

pentanes [7]. Cracking products were defined as products 

with a lower molecular weight compared to that of decalin 

[7] (Fig. 1). The selectivity to ring opening products in-

Lewis sites in these mesoporous ma-

terials. 

Production of high quality en-

vironmental friendly diesel fuel is 

important from the viewpoint of 

economy, environment and human 

health. One of the targets for the fuel 

producing companies is to decrease 

the sulphur and aromatics contents 

in the middle distillates or some other 

streams to produce high quality die-

sel fuel with improved cetane number. 

For example Light Cycle Oil does not 

meet current diesel specifications, 

containg high amounts of polyaro-

matics (ca. 48—69 %) and pocessing 

low cetane number (ca. 18—25). The 

latter should be increased to at least 51. 

Hydrotreating of aromactics improves 

cetane index, although this increase 

is not sufficient, and a ring opening of naphthenic com-

pounds is needed. During this process the cetane number 

increases when compounds with two naphthenic rings 

undergo transformations into linear or mono-branched 

paraffins. One of the most challenging and catalytically 

viable pathways is to perform ring opening of such com-

pounds selectively. 

Ring opening of decalin has been discussed in seve-

ral papers [6—21] over different types of catalysts, for exam-

ple over Pt- and Ir-modified zeolite and aluminum oxi-

de catalysts [3—7], recently also Ir- and Pt-supported on 

Fig. 1. Reaction scheme for ring opening of decalin
I – isomers, ROP – ring opening products, CP – cracking products containing less than 
10 carbon atoms
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creased with increasing conversion and the intermediate 

isomer compounds showed a maximum in their product 

distribution [7]. Furthermore, it has been suggested that 

ring opening of C10 napthenes occurs over acid sites via 

carbocations and via hydrogenolysis over noble metals si-

multaneously [8]. The maximum selectivity of ring open-

ing products over 2 wt.% Pt-H-BE has been 30 % at an op-

timum temperature of 523 K at 2 MPa [7]. More recently 

a detailed analysis of the isomer structures has been provi-

ded [12] in which the ring opening of decalin was studied 

over Pt-H-BE zeolite. The results showed that both planar 

2-D and non-planar 3-D can be formed (Fig. 1). Further-

more, it was concluded that 2-D isomers, such as methyl-

bicyclo (4.3.0) nonane and dimethylbicyclo (3.3.0) octane, 

are more important in the decalin ring opening than the 

3-D isomers. Interestingly, an increase in concentration 

with increasing temperature was only observed for 3-D 

isomers, e. g. methylbicyclo (3.3.1) nonane, dimethylbicy-

clo (3.2.1) octane and trimethylbicyclo (2.2.1) heptane.

Selective ring opening of decalin has been recently 

studied over Pt/La-X and Ir/La-X in gas phase at 528 K 

under 5.2 MPa total pressure [11]. Due to the use of 2D-GC 

analysis method and by synthesizing model compounds, 

such as iso-decanes it was possible to identify and quantify 

so called open chained decanes with the molecular formula 

of C10H22, (Mw = 142 g/mol) in the product mixture from 

the ring-opening of decalin [11]. Ring opening products in 

the work of Rabl et al. [11] were defined as C10H20 with the 

molecular mass of 140 g/mol. The selectivity to ring open-

ing products was about 30 % at 92 % conversion over Pt/

La-X at 523 K. Furthermore, the existence of spiro (4.5) 

decane, bicycle (4.3.1) decane and bicycle (5.3.0) decane 

was confirmed using gas chromatography-mass spectro-

metry (GC-MS) together with GC and nuclear magnetic 

resonance spectroscopy (NMR). It was proposed in [11] 

that spiro (4.5) decane can be formed from carbenium ions 

in decalin, whereas 1, 2-alkyl shift could start from tertiary 

or secondary carbenium ion forming bicycle (4.3.1) decane 

or bicycle (5.3.0) decane, respectively.

In this paper, Ir-modified MCM-41 embedded either 

with BE or TON zeolites were synthesized and characte-

rized using such methods as X-ray powder diffractometry 

(XRD), scanning electron microscopy (SEM), wavelength 

dispersive X-ray fluorescence spectroscopy (XRF), high 

resolution transmission electron microscopy (HR-TEM), 

nitrogen adsorption and infrared spectroscopy of pyri-

dine (Py-FTIR). The performance of these catalysts was 

studied in ring opening of a model compound — decalin. 

The main parameters in the catalytic tests were tempera-

ture and pressure. Furthermore, the roles of iridium and 

Brønsted acid sites on the conversion of decalin and se-

lectivity to ring opening products were explained together 

with the influence of zeolite structure of the embedded 

mesoporous material. Results from the physico-chemical 

characterization of proton and iridium modified embed-

ded mesoporous material catalysts have been correlated 

with catalytic data for the ring opening of decalin.

2. Experimental

2.1. Synthesis and characterization of Ir-modified 
H-NK-MM-BE and H-NK-MM-TON 
embedded mesoporous materials

Na-NK-MM-BE and Na-NK-MM-TON parent 

forms of embedded mesoporous materials were synthe-

sized by preparing BE and TON zeolite structure nuclei 

and introducing it in a gel solution of mesoporous mate-

rial. The mesoporous material gel solution containing BE 

and TON nuclei was introduced in two separate Teflon 

cups, which were then introduced in 300 ml autoclaves 

(Parr). After completion of synthesis the autoclaves were 

quenched in a water bath, crystalline products filtered 

and washed thoroughly in a flow of distilled water. The 

embedded mesoporous materials were recovered from 

the filter paper and dried in ceramic plates at 373 K, fol-

lowed by calcination in a muffle oven using step calcina-

tion procedure. Na-NK-MM-BE and Na-NK-MM-TON 

mesoporous materials were transferred to H-NK-MM-BE 

and H-NK-MM-TON by ion-exchange method using 1M 

ammonium nitrate aqueous solution for 24 h at ambient 

temperature. After ion-exchange NH4-NK-MM-BE and 

NH4-NK-MM-TON mesoporous materials were washed 

free of chloride ions using distilled water, followed by dry-

ing at 373 K and calcination in a muffle oven using step 

calcination procedure to obtain H-NK-MM-BE and H-

NK-MM-TON catalysts.

2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE and 2 wt.% Ir-H-NK-

MM-TON embedded mesoporous material catalysts were 

prepared by evaporation impregnation method using an 

aqueous solution of iridium chloride in a Buchi rotator 

evaporator. Ir modified mesoporous material catalysts 

were dried at 373 K and in situ pretreatment with hydrogen 

or oxygen was carried out in an autoclave 300 ml (Parr) 

reactor while testing the catalysts in ring opening reaction 

of decalin. The detailed procedure is reported in [5].

Na-NK-MM-BE, Na-NK-MM-TON, H-NK-MM-BE, 

H-NK-MM-TON, 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE and 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-TON mesoporous material catalysts were 

characterized by using different methods. The XRD ana-

lyses were made by X’Pert High Score Software (Phi-
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lips, 2001) and the powder diffraction data base (PDF-2, 

1996 release ICDD) was used to identify crystalline com-

pounds. Furthermore, the unit cell dimension (a0) for 

MCM-41 was estimated by the equation a0 = 2d[100]/√3 

[1]. The a0 for BE was estimated from the [302] reflection 

at 22° 2θ with a modified ASTM D 3942-97 method using 

TiO2 as an internal standard.

SEM (Leo 360) was applied for determination of 

morphology (shape, size and distribution of crystals), the 

specific surface area of the catalysts were measured with 

nitrogen adsorption using Sorptometer 1900 (Carlo Erba 

Instruments). Prior to the measurements the samples were 

evacuated at 423 K for 3 h.

The quantitative measurements of the Brønsted and 

Lewis acid sites in the proton and Ir-modified A and B 

embedded mesoporous materials were performed using 

FTIR (ATI Mattson Infinity Spectrometer) and pyridine 

(99.5 %) as a probe molecule. A self supported wafer (10—

12 mg/cm2) was prepared and pyridine was adsorbed at 

373 K for 30 min, followed by desorption at 523 K, 623 K 

and 723 K. The Brønsted and Lewis acid sites were cal-

culated from the peaks at the spectral bands at 1545 cm–1 

and 1450 cm–1, respectively. The quantification of the ad-

sorbed pyridine was performed using the molar extinction 

coefficient from [22].

The quantitative analysis of Si and Al was made by 

wave length dispersive X-ray fluorescence spectrometry 

(XRF), with Bruker S4 instrument. The samples were first 

dried at 393 K for 2 h, then humidified for at least 16 h 

over water saturated with CaCl2·H2O. The humidification 

minimized variations in moisture content and allowed a 

careful sample weighing. The XRF samples were prepared 

from 500 mg sample, mixed with Li-tetraborate to 10 g 

total weight. Fused glass beads were made under mixing 

at 1623 K and thereafter cooled in special molds under 

controlled conditions. The solid solutions with a perfect 

sample surface were found to be the most reliable quanti-

tative method for this type of materials.

TEM was used for investigation of the phase purity, long 

range ordering and periodicity. The mean Ir-particle sizes 

were calculated based on the frequency of particles from 

images obtained by a LEO 912 OMEGA energy-filtered 

transmission electron microscopy (TEM) operating with 

acceleration voltage of 120 kV. At least 100 particles were 

counted for obtaining average particle diameter of Ir.

2.2. Experimental procedure for ring opening 
of decalin

Ring opening of decalin was carried out in a 300 ml 

stainless steel autoclave (Parr Industries), which was con-

nected to a temperature controller and a pressure regu-

lator. The Ir-modified embedded mesoporous catalysts 

were pre-treated in situ in presence of hydrogen prior to 

the catalyst testings via reducing the catalyst with the fol-

lowing temperature program: 3 K/min — 623 K (10 min). 

The catalysts were crushed and sieved; and fraction below 

63 μm was used in the catalyst testing which along with 

efficient stirring (1500 r/min) prevented internal and ex-

ternal mass transfer limitations. The reaction temperature 

and pressure were varied in the range of 523—623 K and 

2—6 MPa, respectively. The reactant used for the testing 

of embedded mesoporous catalysts consisted of a mixture 

of decalin (bicycle (4.4.0) decane) isomers (Fluka, 98 %) 

with a cis to trans ratio of 0.66. In a typical experiment 

50 g deoxygenated reactant was injected into the reactor 

containing about 1 g of catalyst. Thereafter the reactor was 

pressurized with hydrogen (99.999 %), temperature and 

pressure were increased to the desired level. Due to the 

small changes in the catalyst and reactant amounts in dif-

ferent experiments the results depicting the comparisons 

of different experiments are shown by plotting as x-axis 

instead of reaction time, a normalized time, being time 

multiplied by mass of decalin divided by mass of cata-

lysts.

The product analysis was carried out by using a gas 

chromatograph (Agilent 6890N) equipped with a capil-

lary column (DB-Petro, 50 mm × 0.2 mm × 0.5 μm) and 

a FI detector. Initial product identifications were carried 

out by a GC/MS (HP 6890-5973) instrument. The de-

tails of analysis can be found in reference [9]. It should be 

pointed out here that the grouping of different products 

(isomers, ROP, CP) was made according to the definition 

of the yields of isomers, ROP and CP products according 

to [7] without taking into account any open chain de-

canes, which have been recently identified in [11].

3. Results and discussions 

3.1. Catalyst characterization results

The X-ray powder diffraction patterns of Na-NK-MM-

BE and Na-NK-MM-TON embedded mesoporous mate-

rials exhibited two phases: mesoporous material phases at 

low angle peaks of 2θ values of 0.2° to 8° followed by zeolitic 

phases. The zeolitic phases obtained for Na-NK-MM-BE 

and Na-BЕ embedded mesoporous materials were typical 

of those found for the BE and TON type zeolite structures. 

X-ray powder diffraction patterns of Na-NK-MM-BE and 

2 wt.% Ir-NK-MM-TON embedded mesoporous material 

are given in Fig. 2 and Fig. 3, respectively. The hexago-

nal structure of MCM-41 was clearly visible in the Miller 
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indexes (100), (110), (200) and (220) which exhibited the 

2θ values of 2, 3.8, 4.2 ad 5.8, respectively according to 

[23], whereas the most intense peaks for Na—BE in the 

diffractogram are visible at 2θ of 22.4° and 7.6°, respec-

tively analogously to [3, 4, 24]. It is noteworthy to mention 

here that there were no other zeolitic phases, than BE and 

TON, clearly indicating the high phase purity of the em-

bedded mesoporous materials. The unit cell dimension a0, 

for MCM-41 and for BE in Na-NK-MM-BE embedded 

micro-mesoporous material were according 4.0 nm and 

1.428 nm, respectively, whereas for the pure MCM-41 it 

was 2.5—3.0 nm [5].

Ir-modified H-NK-MM-BE and H-NK-MM-TON 

mesoporous materials were also characterized with X-ray 

powder diffraction method. The X-ray powder diffraction 

patterns of 2 wt.% Ir-NK-MM-BE and 2 wt.% Ir-NK-

MM-TON were similar to those of parent Na-NK-MM-

BE and Na-NK-MM-TON mesoporous materials with 

extra peaks at 2θ values of 28, 34.8 and 40°, which were at-

tributed due to presence of IrO2. It was inferred from this 

analysis result that the introduction of Ir to the embedded 

mesoporous materials did not influence the parent struc-

tures of MM-BE and MM-TON. It was further concluded 

from this result that the method and synthesis conditions 

applied for the preparation of Ir-modified catalysts were 

appropriate.

Scanning electron micrographs of Na-NK-MM-BE 

exhibited crystals of BE zeolite structure phase (separate 

circular shaped crystals and agglomerates), mesoporous 

material (bead shape) and mixed phases of BE zeolite and 

mesoporous materials. Scanning electron micrographs of 

Na-NK-MM-BE confirms the embedding of BE zeolite 

structure to the mesoporous material. Scanning electron 

micrographs of Na-NK-MM-BE and Na-NK-MM-TON 

embedded mesoporous materials are given in Fig. 4 and 

Fig. 5, respectively. Scanning electron micrographs of Na-

NK-MM-TON embedded mesoporous material showed 

TON zeolite structure (separate needle shape crystals and 

agglomerates), mesoporous material (bead shape) and also 

mixed phases of TON zeolite structure and mesoporous 

material. Further indication for synthesis of a mesoporous 

material embedded with a TON type zeolite structure and 

mesoporous material (picture not depicted here).

The H-NK-MM-TON embedded mesoporous mate-

rial catalyst exhibited about the same concentration of 

weak Brønsted (temperature — 523 K) and Lewis acid 

sites as being present in the 2 wt.% Ir-modified H-NK-

Fig. 2. X-ray powder diffraction pattern 
of Na-NK-MM-BE embedded mesoporous material

Fig 3. X-ray powder diffraction pattern 
of 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded mesoporous material

Fig. 4. Scanning electron micrograph of Na-NK-MM-BE 
embedded mesoporous material

Fig 5. Scanning electron micrograph of Na-NK-MM-TON 
embedded mesoporous material



16 Катализ в промышленности, № 1, 2013

Катализ в химической и нефтехимической промышленности

MM-TON catalyst (Table 1). However, the amounts of 

medium and strong Brønsted (corresponding to pyridine 

desorption at 623 and 723 K) and Lewis acid sites were 

higher in H-NK-MM-TON than those in 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-TON catalyst. A slight increase in the Brønsted 

and Lewis acid sites of 2 wt.% Ir-modified H-NK-MM-

TON catalyst may be attributed to the interaction of sup-

port (embedded mesoporous material) and iridium metal 

particles or influence by IrCl3 during impregnation. A 

higher amount of total Brønsted acid sites was present in 

the 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded mesoporous 

catalyst than in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE. This result is 

expected due to higher amount of Al present in the frame-

work of the Ir-H-NK-MM-TON compared to Ir-H-NK-

MM-BE. However, the amount of strong Brønsted acid 

sites (723 K) in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE was higher than 

that of 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalyst, being still 

much less than for non-modified catalyst. Metal-support 

interactions and their influence on the physico-chemical 

and catalytic properties is a well known phenomenon in 

catalysis. Observations of alterations of the strength of acid 

sites have been also reported previously in the literature 

for other metal modified zeolites. For example influence 

of Pt-particles on the acidic properties of BE and MOR 

zeolites previously reported in [7], based on the acidity 

measurements, catalytic data and various physico-chemi-

cal methods, showing that introduction of metal signifi-

cantly diminished the presence of strong sites, which in 

turn decreased cracking abilities of platinum catalysts 

supported on zeolites in the same reaction of decalin ring 

opening. These observations are in line with the data in 

the current work.

TEM images and Ir-particle size distributions for Ir-

H-NK-MM-TON and Ir-H-NKK-MM-BE are depicted 

in Fig. 6 and 7. The average Ir-particle diameter in H-NK-

MM-TON was 1.3 nm, which is lower than that of Ir in 

H-NK-MM-BE embedded mesoporous material being 

2.1 nm (Table 2, Fig. 6, c and 7, b). The Ir-particle size 

(Fig. 7, b) distribution 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE was also 

broader than that of 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON. The 

one-dimensional structure of zeolite ZSM-22 with TON 

topology, has the pore size of 0.57 nm × 0.46 nm [25] and 

thus the narrow Ir-particle size distribution can be expec-

ted, whereas there are more possibilities to obtain large Ir-

particles in the three-dimensional H-BE structure. The 

TEM images showed that pore structure of H-NK-MM-

BE and H-BЕ embedded mesoporous materials is well 

defined and uniform (Fig. 7, a). The transmission elec-

Table 1
Determination of Brønsted and Lewis acid sites in Ir- and H-forms NK-MM-BE and NK-MM-TON embedded 
mesoporous materials using FTIR of pyridine

Catalyst
Al, wt.% 
(Si/Al)

Brønsted acid sites, μmol/g, 
at desorption temperature, K

Lewis acid sites, μmol/g, 
at desorption temperature, K

523 623 723 523 623 723

2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE 1 (40.4) 95 32 8 58 5 3

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON 2 (20.8) 102 32 0 59 1 0

H-NK-MM-TON 2 (20.8) 89 65 22 50 25 6

Fig. 6. TEM images of 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded mesoporous material (a, b) and the Ir-particle size distribution (c)

a b
c
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tron micrograph of 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON exhibits 

also an ordered mesoporous structure (Fig. 6, a). The high 

surface area (734 m2/g) obtained for the embedded meso-

porous material confirms the presence of ordered meso-

porous structure. However, there may occur some disor-

dering in the embedded mesoporous material structure 

during the modification with aqueous solution of IrCl3.

The surface areas of H-NK-MM-BE, H-NK-MM-

TON, 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE and 2 wt.% Ir-H-NK-

MM-TON catalysts were measured by nitrogen adsorp-

tion, and calculated with the BET method. The surface 

areas were determined to be 1013, 731, 1145 and 734 m2/g, 

respectively. Furthermore the mesopore diameter was in 

a range of 2.4 to 2.7 nm in H-NK-MM-BE [5]. Enhance-

ment in surface area is due to the formation of micropores 

during calcination. In addition, impregnation can also in-

fluence the surface area.

3.2. Ring opening of decalin over 
2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE, 2 wt.% Ir-NK-MM-TON 
and H-NK-MM-TON embedded mesoporous mate-
rials

3.2.1. Overall kinetics in decalin transformation. Ring 

opening of decalin has a complex reaction network, in 

which three kinds of products, namely isomers of decalin, 

ring opening products (ROP), cracking products (CP) as 

well as heavy compounds are formed. The CPs contain less 

than 10 carbon atoms, whereas heavy products have more 

than 10 carbon atoms. Typical isomers are different methyl-

bicyclononanes, dimethylbicyclooctanes, trimethylbicyclo-

heptanes etc. ROPs consist of cyclohexyl or cyclopentyl-

derivatives containing methyl-, propyl- and butyl-side 

chains. Over Pt-modified zeolites, the first reaction step is 

the formation of isomers followed by generation of ROPs 

and CPs in the second and third steps, respectively [7]. In 

the current case of Ir-supported on hybrid materials con-

sisting of mesoporous MCM-41 and BE zeolite structures, 

namely in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE, the decalin transfor-

mation was relatively fast, i. e. above 70 % of decalin was 

transformed within 180 min. The ratio between the initial 

rates for the formation of isomers, ROPs and CPs after 

30 min was 66 : 2.5 : 1 and thus the main primary products 

were isomers. The formation rate of ring opening products 

was enhanced by factor 1.6 after 90 min of reaction time 

compared to their initial formation rate, indicating that 

ROPs were mainly formed in the consecutive step. Further-

more, at the end of the reaction also some heavy products 

were observed, being maximally about 2.7 mol.% of the re-

action mixture at 98 % conversion. The selectivity to ROP 

at this conversion level was about 35 % maximum.

3.2.2. Effect of structure of H-NK-MM-BE and 
H-NK-MM-TON embedded mesoporous materials on con-
version of decalin and selectivity to ring opening products. 
A comparison of two support structures on the ring ope-

ning of decalin has been performed with 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-BE and 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded 

mesoporous materials at 6 MPa and 573 K (Fig. 8, Tab-

le 3, entries 2 and 6). The initial rate of 2 wt.% Ir-H-NK-

MM-BE was 32 fold compared to that of 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-TON. The ratio of the initial formation rates 

of the isomers, ROP and CP products after 30 min was 

9.4 : 2.2 : 1 over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON indicating 

that the formation of isomers was much slower compared to 

the case using 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE as a catalyst (see 

Fig. 7. TEM image of Ir-H-NK-MM-BE embedded mesoporous 
material (a) and the Ir-particle size distribution (b)

Table 2
Determination of Ir dispersion and Ir particle 
diameter in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE 
and 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalysts 
using CO pulse chemisorption

Catalyst
Ir dispersion, 

%
Average Ir 

diameter, nm

2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE 30 3.7

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON 29 3.9

a

b
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Fig. 8. Effect of structure on conversion of decalin (a), molar ratio of 2D to 3D isomers (b), concentration of ROP (c) and 
selectivity to ring opening products as a function of conversion (d) in decalin ring opening reaction at 573 K and 6 MPa
Symbols (a, b, d):  – 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE,  – 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON
Symbols (c):  – methyl ROP,  – ethyl ROP,  – propyl ROP; open symbol – Ir-H-NK-MM-BE, solid symbol – Ir-H-NK-MM-TON

Table 3
Experimental data in decalin transformation over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE, 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON and 
H-NK-MM-TON embedded mesoporous materials

Entry Catalyst
Tempe-
rature, 

K

Pres-
sure, 
MPa

Initial 
reaction rate, 

mmol/min/gcat.

Conversion 
after 20 min 
normalized 

time, %

Selectivity, %, to

ROP at 30 % 
conversion

isomers at 30 % 
conversion

cracking 
products 
at 30 % 

conversion

ROP 
at 90 % 

conversion

1 Ir-H-NK-MM-BE 523 6 0.08 28 7 96 2 16

2 Ir-H-NK-MM-BE 573 6 2.3 91 4 99 3 28

3 Ir-H-NK-MM-BE 623 6 5.6 98   –*   86*   8*     –**

4 Ir-H-NK-MM-BE 573 2 2.0 80 7 10 5 17

5 Ir-H-NK-MM-BE 573 4 2.0 91 4 10 5 13

6 Ir-H-NK-MM-TON 573 6 0.07 22.5 28 58 6     –**

7 H-NK-MM-TON 573 6 0.05 15      4***       84***      8***     –**

    * The lowest conversion measured was 42 %.
  ** Not 90 % conversion reached.
*** Conversion level of 17 %.
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Section 3.2.1). In addition, the conversion of decalin over 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE catalyst was about 93 % with 

the normalized time of 34 min, whereas the correspond-

ing conversion with 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON was only 

32 % (Fig. 8, a). The conversion increased continuously 

over both catalysts and thus the catalysts were active af-

ter prolonged reaction times. The higher reaction rates 

achieved by 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE compared to 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON, which contain embedded 

BE and TON zeolites, respectively, can be explained by 

the fact that there are large differences in the their pore 

sizes. In the catalyst 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE the zeo-

lite phase is BE, which has three dimensional channel 

systems with one 12-membered ring channels in C-direc-

tion having pores with 0.67×0.66 nm, another two chan-

nels in a direction perpendicular to C-direction with pores 

0.67×0.66 nm and 0.56×0.56 nm. In 2 wt.% Ir-H-NK-

MM-TON catalyst the zeolite phase is ZSM-22, which 

has TON topology and narrow pore structure (see Section 

3.1) [27]. On the other hand, the particle size of 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-BE was even larger than that for 2 wt% Ir-

H-NK-MM-TON thus indicating that the metal particle 

size did not affect very much the reaction rate. 

Comparing performance of 0.98 wt.% Ir-H-MCM-41 

mesoporous material and 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE em-

bedded mesoporous material, it can be observed that the 

hybrid material was more active in the decalin conversion 

at 623 K. The Ir-MCM-41 mesoporous catalyst converted 

about 60 % of decalin in 360 min [20], whereas 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-BE embedded mesoporous material was 

able to transform about 96 % of decalin within 360 min 

at 623 K and 6 MPa. It should be pointed out that the 

pressure has only a minor effect on decalin conversion 

(see Section 3.2.5). The acidity of the parent H-MCM-41 

mesoporous material was very low [7], which mainly ex-

plains the lower conversion obtained with 0.98 wt.% Ir-

H-MCM-41 compared to the 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE 

embedded mesoporous material.

The product distributions using 2 wt.% Ir-H-NK-MM-

BE or 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded mesoporous 

materials differed for extended reaction times. For 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-BE isomers formation was rapid and their 

amount exhibited a maximum level about 58.5 mol.% at 

5 min normalized time, whereas only about 26 % isomers 

were maximally formed with 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON 

catalyst after 1440 min. The ring opening of decalin has 

been stated to occur via its isomerization followed by the 

ring opening per se [7]. The isomers formed can either be 

two dimensional or three dimensional [16]. Thus the ratio 

between 2D and 3D isomers was plotted as a function of 

decalin conversion (Fig. 8, b) and the results showed that 

this ratio was much lower over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-

TON than over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE. Furthermore, 

the 2D to 3D ratio decreased with increasing conversion. 

This result can be explained by the fact that 2D isomers 

are formed via a dehydrogenation route. Initially, forma-

tion rate of 2D isomers was about 2.5 fold compared to 

the formation rate of the 3D isomers over 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-BE. In addition, their concentrations reached a 

maximum value at the same time and thus it cannot be di-

rectly concluded from kinetic data that 3D isomers would 

be formed from 2D isomers. On the other hand, the dif-

ference in the formation rates of 2D and 3D isomers over 

H-NK-MM-TON catalyst was not as large as in case of 

H-NK-MM-BE and maximum concentrations of isomers 

were not reached in the studied time period. Since the 2D 

to 3D ratio decreased with increasing concentration, it 

can be assumed that 2D isomers reacted relatively rapid-

ly to ring opening products, whereas 3D isomers react to 

heavy compounds.

ROP products are mainly formed from 2D decalin 

isomers and their amount was also about 9.6 mol.% after 

1440 min over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON. This amount 

was only about 28 % of the formed amount of ROP ob-

tained over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE embedded meso-

porous material. The detailed distribution of ring opening 

products is shown in Fig. 8, c. The results showed that the 

main products over embedded mesoporous catalysts were 

ring opening products containing an ethyl side chain, for 

example diethyl cyclohexanes, ethyl-trimethyl cyclopen-

tanes and diethyl methyl cyclopentanes. This result devi-

ates from the one achieved in decalin ring opening over 

microporous Pt-H-BE catalysts, over which the main 

ring opening products were composed of methyl chain 

ring opening products, such as tetramethyl cyclohexanes 

and pentamethyl cyclopentanes [17]. This difference can 

originate either from the different metal used or different 

pore structures. The difference in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-

TON and 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE embedded mesopo-

rous material was minor in the distribution of ring open-

ing products. The second most prominent product group 

was methyl containing ring opening products followed 

by ring opening products containing propyl groups, such 

as methyl isopropyl cyclohexane and dimethyl isopropyl 

cyclopentane.

The selectivities to the desired ROP at the same con-

version level of 26 % (Fig. 8, d) were for 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-BE or 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded 

mesoporous materials about 3 mol.% and 26 mol.%, re-

spectively. This result can be explained by the fact that, 
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since the reaction rate over the latter catalyst was slower 

due to the steric limitations, also the extent of the forma-

tion of CP was suppressed over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-

TON compared to the 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE catalyst. 

It can thus be concluded that due to the smaller pore sizes 

the selectivity to ROP was 8.7 fold higher for 2 wt.% Ir-H-

NK-MM-TON than for 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE em-

bedded material at the conversion level of 26 mol.%. The 

final selectivity after 1440 min reaction to ROP over the 

2 wt. % Ir-H-NK-MM-BE catalyst was, however, about 

33 % at the conversion level of 98 %.

High amounts of CP and heavy products were formed 

after prolonged reaction times (1440 min) over 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-BE catalyst corresponding to the conver-

sion level of 98 %. The corresponding amounts of CP and 

heavy products over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalyst 

after 1440 min were only 3.9 mol.% and below 1 mol.%, 

respectively, however, the conversion was only 42 %. Ad-

ditionally the higher yields of ROPs over Ir-H-NK-MM-

TON compared to Ir-H-NK-MM-BE can be seen when 

plotting the ratio between the yields of ROP and the sum 

of the yields of ROP and CP as a function of conversion 

(not depicted here). The main difference between 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-BE embedded mesoporous material and 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalyst is, as already been 

mentioned, the slower reaction rates over the latter cata-

lysts. The formation of CP and heavy products was cata-

lyzed by the presence of strong Brønsted acid sites, medium 

and strong Lewis acid sites in 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON 

embedded mesoporous material (Table 1).

3.2.3. Effect of Ir-modification embedded mesopo-
rous material on conversion of decalin and selectivity to 
ring opening products. The effect of Ir was studied using 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON and H-NK-MM-TON as 

catalysts (Fig. 9). The decalin conversion over 2 wt.% Ir-

H-NK-MM-TON embedded mesoporous material was 

1.5 fold higher than that achieved over H-NK-MM-TON 

embedded mesoporous catalyst at the normalized time of 

20 min, as expected (Fig. 9, a). The reason for this result 

is the isomerization, which is the first reaction step and 

occurs predominantly over metal sites [7]. The conversion 

at prolonged reaction time of 1440 min was only about 

Fig. 9. Effect of Ir on conversion of decalin (a), molar ratios of 2D to 3D isomers (b), concentration of ROP (c) 
and selectivity to ring opening products as a function of conversion (d) in decalin ring opening at 573 K and 6 MPa
Symbols (a, b, d):  – 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON,  – H-NK-MM-TON catalysts
Symbols (с):  – methyl ROP, – ethyl ROP,  – propyl ROP; open symbol – without Ir, solid symbol – with Ir
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16 % for H-NK-MM-TON embedded mesoporous mate-

rial, whereas the corresponding conversion level over the 

Ir-modified catalyst was 34 % (Fig. 10, a). On the other 

hand, both catalysts were active for a long time and the 

decalin conversions were continuously increasing over 

these catalysts with increasing reaction time.

The main products in decalin transformation over the 

H-NK-MM-TON catalyst were isomers with selectivity 

increasing from 76 mol.% to 84 mol.% in the conversion 

range of 1 % to 18 %. The formation rate of isomers was 

about twice as high over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON than 

over H-NK-MM-TON catalyst. Contrary to the results 

for the H-NK-MM-TON embedded mesoporous mate-

rial, the isomer selectivity for 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON 

decreased from 84 to 55 mol.% with increasing decalin 

conversion from 2 % to 37 %, respectively. The decrease 

in isomer selectivity is a result of the faster further reac-

tions of isomers over this catalyst than in the isomeriza-

tion reactions. Similarly to the formation rate of isomers, 

also the formation rate of ROP was 6.2 fold higher for 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalyst than for the metal 

free catalyst H-NK-MM-TON. The ratio between 2D 

to 3D isomers in the absence of Ir was maximally about 

3.2, whereas this ratio was only about 1.6 in case of 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-TON embedded mesoporous material 

(Fig. 9, b). After prolonged reaction times the 2D/3D ratio 

decreased with increasing conversion. Since also in this 

case the formation of ring opening products was more ex-

tensive over Ir-modified catalyst than over the one with-

out Ir (see below), it can be stated that 2D isomers reacted 

faster further to ring opening products. Both in the ab-

sence and presence of Ir the maximum concentrations of 

2D and 3D isomers were not reached within the studied 

reaction time showing that the consecutive reaction path-

Fig. 10. Effect of temperature on conversion of decalin (a), molar ratio of 2D to 3D isomers (b), concentration of ROP (c) 
and selectivity to ring opening products as a function of conversion (d) during ring opening reaction of decalin 
over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE catalyst at 6 MPa
Symbols (a, b, d): ▲ – 623K,  – 573 K,  – 523 K
Symbols (c):  – methyl ROP,  – ethyl ROP,  – propyl ROP; open symbol – 523 K, half-filled – 573 K, solid – 623 K
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way for formation of ring opening products was not very 

fast.

The formation of different ring opening products over 

2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON and H-NK-MM-TON em-

bedded mesoporous materials is shown in Fig. 9, c. These 

results are analogous to those presented in the Section 

3.2.2 showing that the main products were ethyl ring 

opening products being maximally two fold the concen-

tration of methyl ROP.

The selectivity to ring opening products over 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-TON catalyst increased with increasing 

conversion from 15 mol.% to about 33 mol.% (Fig. 9, d). 

Additionally the benefit of Ir-modification was clearly vi-

sible in Fig. 8 showing the ratio between the yield of ROP 

and the sum of the yields of ROP and COP as a function 

of conversion. Higher amount of weak acid sites in 2 wt.% 

Ir-H-NK-MM-TON compared to H-NK-MM-TON 

catalyst enhanced the formation of ROP. In the third step 

also the formation rate of CP was 1.8 fold higher with Ir-

modified catalyst than with H-NK-MM-TON catalyst. 

As a consequence of the lower reaction rates over H-NK-

MM-TON, the selectivity to ROP remained approximate-

ly constant with an increasing conversion, being about 

8 mol.% (Fig. 9, d). Higher amounts of strong Brønsted 

and Lewis acid sites in H-NK-MM-TON catalyst com-

pared to 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON embedded meso-

porous material, however, increased the final selectivity 

of CP after 1440 min up to 9 % (Table 3). Thus it can be 

concluded that due to the slower reaction rates over H-BЕ 

catalyst compared to the 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON em-

bedded mesoporous material, a higher selectivity to ROP 

was achieved over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-TON catalyst.

3.2.4. Effect of temperature on conversion of decalin 
and selectivity to ring opening products over Ir-modified 
embedded mesoporous material. Higher temperature en-

hanced the initial decalin transformation rate, as expected 

Fig. 11. Effect of pressure on conversion of decalin (a), molar ratio of 2D to 3D isomers (b), concentration of ROP (c) 
and selectivity to ring opening products as a function of conversion (d) during ring opening reaction of decalin 
over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE catalyst at 573 K
Symbols (a, b, d):  – 6 MPa,  – 4 MPa, ▲ – 2 MPa
Symbols (c):  – methyl ROP,  – ethyl ROP,  – propyl ROP; solid symbol – 6 MPa, open symbol – 4 MPa, half-filled symbol – 2 MPa
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(Fig. 10, a and Table 3). It should, however, be pointed 

out that the final conversions achieved at 573 K and 623 K 

were quite similar, whereas at 523 K the reaction was much 

slower, thus only about 28 % conversion was achieved after 

20 min normalized time and after 1440 min the conver-

sion was 52 %.

The product distribution was clearly affected by re-

action temperature. The formation of isomers was lower 

at 673 K than at 573 K and 623 K, respectively at 50 % 

conversion level. However, at high conversions the isomer 

selectivities were the same at 573 K and at 623 K. On the 

other hand, the ratio between 2D to 3D isomers was not 

altered by changing the reaction temperature (Fig. 10, b), 

which might indicate that there are no differences in the 

activation energies of their formation.

The distribution of different ring opening (namely 

methyl-, ethyl and propyl-substituted) products is not af-

fected by variation of temperature (Fig. 10, c). The main 

products were ethyl ring opening products, followed by 

methyl and propyl containing products.

The highest selectivities to ROP were achieved at high 

conversion levels at 573 K (Fig. 10, d). Furthermore, 

higher ratio between the yield of ROP towards the sum of 

ROP and CP as a function of conversion were achieved at 

a lower temperature, 523 K compared to 623 K. These re-

sults are in accordance with the trend of obtaining higher 

amounts of cracking products with an increasing tempera-

ture. At 623 K, the formation of heavy products was also 

enhanced; at 623 K being about 2.4 fold of that achieved at 

573 K after 1440 min.

3.2.5. Effect of pressure on conversion of decalin and 
selectivity to ring opening products over proton form and 
Ir-modified embedded mesoporous materials. The effect of 

pressure was investigated by carrying out decalin transfor-

mations over 2 wt.% Ir-H-NK-MM-BE catalyst at 573 K 

and 2, 4, 6 MPa. Slightly higher initial rates were achieved 

at 6 MPa compared to 2 and 4 MPa (Table 3). The con-

version after 20 min at 2 MPa was lower than achieved at 

4 MPa and 6 MPa being 80 %, 91 % and 91 %, respectively 

(Fig. 11, a). Thus it can be concluded that decalin trans-

formation proceeded faster at elevated pressures, e. g. at 

4 and 6 MPa.

The ratio between the 2D to 3D isomers was not af-

fected by pressure change as can be seen from Fig. 11, b. 

Among ROP products the highest concentration of ethyl 

ROP products was achieved at 6 MPa (Fig. 11, c). The 

highest selectivity to ROP was achieved at 6 MPa and at 

573 K (Fig. 11, d). On the other hand, the selectivities to 

isomers and cracking products were only slightly affected 

by pressure (Table 3, entries 5—7). At high conversion 

level, however, the formation of cracking products was 

somewhat favored at lower pressure, since 38 mol.% of CP 

were formed at 98 % conversion under 4 MPa, whereas 

the corresponding value under 6 MPa was 31 %. The for-

mation rates of heavy compounds were also slower under 

higher pressures compared to lower pressures, since 1.7 

fold amounts of heavy compounds were obtained at 4 MPa 

at 573 K than at 6 MPa, when the conversion level was 

98 mol.%. Thus the main conclusions from the effect of 

pressure are that slightly higher selectivities to ROP were 

achieved at 6 MPa compared to lower pressures.

4. Conclusions

In this work novel types of Ir-modified embedded me-

soporous materials containing MCM-41 structure toge-

ther with BE and TON zeolites were synthesized and cha-

racterized by XRD, SEM, Py-FTIR and TEM. The results 

revealed that pure BE and TON phases were found in em-

bedded materials together with the mesoporous structure. 

Furthermore, the structure of the embedded materials re-

mained intact after Ir-introduction. The acidity measure-

ments revealed that there are metal-support interactions 

affecting the acidities of the studied materials. A narrow 

Ir-particle size distribution was achieved in mesoporous 

MCM-41 material embedded with TON zeolite.

In the ring opening of decalin (as a model compound 

in middle distillates) the effects of support structure, metal 

and temperature were studied. This process if utilized in-

dustrially in a selective manner will improve substantially 

the cetane number by transforming molecules with two 

naphthenic rings into linear or mono-branched paraffins.

The results revealed that Ir-modified embedded 

MCM-41 material containing BE zeolite was very active 

in this reaction at 573 K under 6 MPa. The maximum 

selectivity to ring opening products was 31 % at 98 % 

conversion level. On the other hand, only 37 % conver-

sion was achieved over Ir-modified MCM-41 containing 

zeolite TON showing clearly the effect of structure on the 

catalytic performance. The metal modification was be-

neficial for the decalin conversion when comparing the 

performances of Ir-modifed embedded MCM-41 materi-

al containing TON with the corresponding catalyst with-

out Ir. Furthermore, the selectivity towards ring opening 

products was more than 2-fold in the presence of Ir than 

in the absence of it. The main ring opening products ob-

served over Ir-modified embedded mesoporous materials 

were ethyl-substituted ones. This is to be expected since 

the mesoporous structures facilitate the formation of lar-

ger molecules. To achieve high selectivity to ring opening 
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products, the optimum temperature was observed at 573 K 

giving 35 % selectivity at 98 % conversion. On the other 

hand, lower selectivities to ring opening products were ob-

tained at 623 K due to enhanced formation of isomers, as 

well as cracked and heavy products. The highest amount 

of cracking products was obtained at 623 K being 8 % at 

30 % conversion. These results demonstrated the benefit 

of using embedded mesoporous materials in ring opening 

of decalin.

This work is a part of the activities at Åbo Akademi Process 

Chemistry Centre within Finnish Centre of Excellence 

Programme (2005—2011) by Academy of Finland. 
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Производство дизельного топлива с наименьшим 

негативным влиянием на окружающую среду явля-

ется одной из важнейших задач современной неф-

тепереработки. Нефтеперерабатываюшие компа-

нии заинтересованы в снижении содержания серы 

и ароматики в средних дистиллятах. Недостаточно 

высокое цетановое число может быть увеличено за 

счет гидрирования и раскрытия циклов сопряжен-

ных нафтеновых колец в линейные или монораз-

ветвленные продукты. При этом если гидрирование 

ароматики осуществить довольно просто, то селек-

тивное раскрытие циклов без значительного кре-

кинга представляет собой сложную задачу. 

В данной работе были приготовлены гибрид-

ные микро-мезопористые материалы на основе 

MCM-41 совместно со структурами BE или TON. 

Образцы охарактеризованы различными физи-

ко-химическими методами (рентгеновская фото-

электронная спектроскопия, туннельная и скани-

рующая электронная микроскопия, ИК-спект-

роскопия адсорбции с использованием пириди-

на в качестве зонда) и протестированы в реакции 

раскрытия циклов в декалине при 523–623 K. Обе 

фазы, соответствующие микро-мезопористым ма-

териалам, присутствовали в приготовленных гиб-

ридных материалах. Введение иридия не влияло 

на фазовую чистоту, изменяя, однако, кислотность 

из-за взаимодействия металл–носитель. Узкое 

распределение частиц иридия по размерам было 

РАСКРЫТИЕ ЦИКЛОВ В ДЕКАЛИНЕ 
С ИСПОЛЬЗОВАНИЕМ ИРИДИЙСОДЕРЖАЩИХ 

ГИБРИДНЫХ ЦЕОЛИТНЫХ МЕЗОПОРИСТЫХ МАТЕРИАЛОВ

получено в случае встраивания в MCM-41 цеолита 

структуры TON.

Результаты показали, что модифицированный 

иридием мезопористый MCM-41 со встроенной 

структурой цеолита BE активен в раскрытии циклов 

в декалине при 573 K и 6 МПа. Максимальная се-

лективность по продуктам раскрытия циклов в этом 

случае составила 31 % при конверсии 98 %. Анало-

гичного типа материал, но со встроенной струк-

турой цеолита TON, продемонстрировал сущест-

венно меньшую активность, что свидетельствует о 

влиянии структуры носителя на каталитические 

свойства. Модификация иридием также улучшила 

конверсию по сравнению с аналогичными катали-

заторами, не содержащими металла. Кроме того, в 

присутствии иридия и селективность по продуктам 

раскрытия циклов оказалась в два раза выше. Де-

тальный анализ 2D/3D изомеров показал, что ос-

новные продукты раскрытия циклов на гибридных 

иридиевых катализаторах содержат в боковой цепи 

этильную группу. 

Повышение температуры приводит к увеличе-

нию выхода продуктов крекинга, а также тяжелых 

углеводородов. 

Полученные результаты показывают перспек-

тивность использования гибридных микро-мезо-

пористых материалов, содержащих иридий, для 

проведения реакции раскрытия циклов в декалине, 

модельном соединении средних дистиллятов. 

© 2013 г. Н. Кумар, П. Маки-Арвела, Н. Мусакка, Д. Кубикка, М. Кангас, М. Тиитта, 
Х. Остерхольм, А.-Р. Леино, К. Кордас, Т. Хейккила, Т. Салми, Д.Ю. Мурзин
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Введение
Каталитическая депарафинизация и изодепара-

финизация — промышленные гидрокаталитические 

процессы, направленные на понижение темпера-

туры текучести масел и дизельных топлив. Ката-

литическая депарафинизация позволяет улучшать 

низкотемпературные свойства за счет селективного 

гидрокрекинга н-парафинов сырья. Недостатком 

процесса является относительно невысокий выход 

целевого продукта вследствие того, что н-парафины 

крекируются до легких углеводородов. Основным 

компонентом катализаторов депарафинизации, как 

правило, является цеолит ZSM-5 [1].

Основой процесса изодепарафинизации явля-

ются реакции гидроизомеризации н-парафинов. 

Получаемые при этом изо-парафины остаются в 

составе целевого продукта, что обеспечивает полу-

чение депарафинированных масел и топлив с более 

высокими выходами по сравнению с процессом ка-

талитической депарафинизации. Согласно литера-

турным данным, наиболее высокую активность в 

процессах гидроизомеризации длинноцепочечных 

парафинов нормального строения проявляют би-

функциональные катализаторы на основе цеолитов 

специфичной структуры. Такие цеолиты обладают 

одномерной системой каналов и десятичленными — 

SAPO-41 [2—4], SAPO-11 [1—3, 5—8], ZSM-22 [2, 3, 

8—10], ZSM-23 [2, 3, 8, 11] — или малыми двенадца-

УДК 541.128 : 661.183.6 :
: 665.656.2

КАТАЛИЗАТОРЫ 
НА ОСНОВЕ ЦЕОЛИТА ZSM-23 
В ПРОЦЕССЕ ИЗОДЕПАРАФИНИЗАЦИИ 
МАСЛЯНОГО СЫРЬЯ

© 2013 г. Д.Н. Герасимов, 
В.В. Фадеев, А.Н. Логинова, 

С.В. Лысенко

ООО «Объединенный центр исследований и разработок», г. Москва

Герасимов Д.Н. – магистр техники и технологии, науч. сотрудник ла-
боратории нефтепереработки. Тел.: (495) 730-61-01. 
E-mail: gerasimovdn@yrd.ru

Фадеев В.В. – канд. хим. наук, зам. зав. лабораторией нефтепереработки. 
Тел. тот же. E-mail: fadeevvv@yrd.ru 

Логинова А.Н. – канд. хим. наук, зав. лабораторией нефтепереработки. 
Тел. тот же. E-mail: loginovaan@yrd.ru 

Лысенко С.В. – д-р хим. наук, советник. Тел. тот же. E-mail: lysenkosv@yrd.ru

тичленными кольцами — SAPO-31 [3, 12]. Размеры 

устьев каналов, составленных из десяти- или две-

надцатичленных колец, варьируются от 4 до 7 Å. 

В состав катализаторов гидроизомеризации на ос-

нове этих цеолитов вводят такие металлы, как пла-

тина, палладий, никель и др.

К настоящему времени опубликовано большое 

количество работ, посвященных изучению гидро-

изомеризации с использованием катализаторов, 

представляющих собой активный металл, нанесен-

ный на порошок цеолита. При этом в качестве сы-

рья, как правило, используются индивидуальные 

парафины или их смеси. Относительно небольшое 

количество исследований посвящено изучению 

процесса изодепарафинизации реального масляно-

го сырья на формованных катализаторах, близких 

по своим характеристикам (пористая структура, 

размер и форма гранул, прочность и др.) к промыш-

ленным образцам [7, 10].

В настоящей работе исследованы показатели 

гранулированных катализаторов на основе цеолита 

ZSM-23 (Pt/(ZSM-23—γ-Al2O3)) в процессе изодепа-

рафинизации фракции 280 °С-КК, выделенной из 

продуктов гидрокрекинга вакуумного газойля.

В состав исследованных катализаторов входили: 

кислотный компонент — цеолит ZSM-23, металли-

ческий компонент — платина, связующее — γ-Al2O3. 

Согласно данным [2, 3, 11], ZSM-23 является одним 

из наиболее эффективных цеолитов в процессе гид-

роизомеризации н-парафинов. Использование пла-

тины позволяет получать более активные бифунк-

циональные катализаторы по сравнению с такими 

металлами, как палладий и никель. Использование 

в качестве связующего γ-Al2O3 обусловлено его до-

ступностью, развитой системой пор, высокими зна-
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чениями удельной площади поверхности, высокой 

прочностью, термической стабильностью до темпе-

ратур 550—600 °С.

В работе изучено влияние состава катализаторов 

Pt/(ZSM-23—γ-Al2O3) и условий проведения процес-

са на основные показатели изодепарафинизации ре-

ального масляного сырья: на температуру текучести 

и выходы продуктов. Кроме того получены данные, 

позволяющие сравнить показатели работы катали-

заторов изодепарафинизации на основе цеолита 

ZSM-23 и депарафинизации на основе цеолита ZSM-5.

Экспериментальная часть
Приготовление катализаторов

Для приготовления катализаторов использовали 

цеолиты ZSM-23 и ZSM-5. Мольное соотношение 

SiO2/Al2O3 для этих цеолитов составляло 45,9 и 50,0 

соответственно. В процессе приготовления катали-

заторов расчетное количество порошка цеолита сме-

шивали с необходимым количеством псевдобемита 

и растирали в ступке до однородности. После этого 

к полученной смеси небольшими порциями прили-

вали раствор, состоящий из дистиллированной во-

ды, азотной кислоты (1—5 об.%) и триэтиленгликоля 

(5—10 об.%). Полученную массу перемешивали до со-

стояния однородной пасты и формовали с помощью 

лабораторного поршневого экструдера (диаметр фи-

льеры 1,5 мм). Полученные экструдаты сушили при 

ступенчатом подъеме температуры (60, 80, 110 °С) и 

выдержке при каждой температуре в течение 2 ч, а за-

тем дробили до гранул длиной 1,5—2,5 мм. Получен-

ные гранулы прокаливали при температуре 550 °С в 

течение 10 ч в токе воздуха. Прокаленные носители 

пропитывали раствором H2PtCl6 для внесения рас-

четного количества платины. Состав синтезирован-

ных образцов катализаторов представлен в табл. 1.

Методы исследований
Образцы катализаторов и цеолитов были иссле-

дованы методами рентгенофазового анализа (РФА), 

термопрограммируемой десорбции (ТПД) аммиака, 

низкотемпературной адсорбции-десорбции азота.

Рентгенофазовый анализ порошкообразных об-

разцов выполняли на приборе X’Pert PRO MPD с ис-

пользованием излучения CuKα.

Определение пористой структуры образцов ме-

тодом низкотемпературной адсорбции-десорбции 

азота проводили на приборе ASAP 2020. До нача-

ла анализа при остаточном давлении 50 мкм рт. ст. 

была проведена дегазация: образец нагревали со 

скоростью 10 °С/мин до 300 °С и выдерживали при 

этой температуре в течение 2,5 ч. При обработке ре-

зультатов анализа и расчете параметров пористой 

структуры образцов молекулу азота принимали за 

твердую сферу диаметром 3,86 Å, которая занимает 

площадь 0,162 нм2.

Определение кислотных свойств катализаторов 

проводили методом термопрограммируемой десор-

бции аммиака на лабораторной установке ТПД при 

постоянном токе гелия. Навеску порошкообраз-

ного образца помещали на подложку из пористого 

кварцевого материала в ячейку, представляющую 

собой полую кварцевую трубку. Образец нагревали 

до 550 °С и выдерживали при этой температуре в те-

чение 1,5 ч. Затем температуру снижали до 100 °С и 

обрабатывали образец смесью гелия и аммиака. От-

дув физически сорбированного аммиака проводили 

при той же температуре и увеличенном токе гелия 

в течение 1 ч. Затем температуру образца снижа-

ли до комнатной. Съемку спектра ТПД проводили 

при увеличении температуры образца со скоростью 

5 °С/мин до 550 °С. Сигнал фиксировали, используя 

детектор по теплопроводности.

Механическую прочность гранул катализато-

ров на раздавливание между двумя параллельными 

пластинами определяли с использованием универ-

сальной настольной испытательной машины для оп-

ределения механических и физических свойств ма-

териалов H5K-S фирмы «Hounsfield Test Equipment».

Температуру текучести сырья и продуктов опре-

деляли в соответствии с ASTM D 97. Распределение 

углеводородов по количеству атомов углерода и со-

держание н-парафинов определяли, исходя из дан-

ных газо-жидкостной хроматографии (Wax-анализ). 

Метод Wax-анализа разработан в аналитической 

лаборатории ООО «Объединенный центр исследо-

ваний и разработок» и предназначен для определе-

Таблица 1
Состав катализаторов

Номер 
образца 

катализатора

Содержание 
Pt, мас.%

Состав носителя, 
мас.%

ZSM-23 ZSM-5 γ-Al2O3

1 0,30 40 – 60

2 0,30 20 – 80

3 0,30 10 – 90

4 0,45 20 – 80

5 0,15 20 – 80

6 0,30 – 40 60
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ния нормальных, изо-парафиновых углеводородов 

и олефинов в смеси. Следует отметить, что в связи 

со сложным углеводородным составом сырьевой 

фракции и получаемых продуктов количественное 

определение содержания изо-парафинов исходя из 

данных Wax-анализа, не представлялось возмож-

ным. Косвенным показателем, указывающим на 

преимущественное протекание реакций гидроизо-

меризации по сравнению с реакциями гидрокре-

кинга, является значительное снижение температу-

ры текучести депарафинированных продуктов при 

высоких значениях выхода. Исходя из этого и на ос-

новании литературных данных [3, 8, 11] катализато-

ры на основе цеолита ZSM-23 могут быть отнесены к 

классу катализаторов изодепарафинизации.

Методика каталитических испытаний

Испытания катализаторов проводили на лабора-

торной установке с проточным реактором. Внутрен-

ний диаметр реактора — 16 мм, объем — 80 см3. Об-

разец катализатора объемом 10 см3 помещали в центр 

реактора между двумя слоями кварцевых шаров. В хо-

де испытаний реактор находился внутри трехзонной 

электрообогреваемой печи, что обеспечивало изотер-

мический режим работы катализатора. Температуру 

процесса контролировали с помощью темопары, по-

мещенной в слой катализатора. Давление в системе 

поддерживали с помощью регулятора давления марки 

«Tescom», а необходимый расход водорода — с исполь-

зованием регуляторов расхода газа фирмы «Brooks». 

Расход сырья контролировали с помощью аналити-

ческих весов фирмы «Mettler Toledo».

Перед проведением испытаний загруженный в 

реактор катализатор восстанавливали в токе водо-

рода при ступенчатом подъеме температуры до 250 

и 450 °С с выдержкой на каждой ступени в течение 

1 и 3 ч соответственно. После стадии восстановле-

ния реактор охлаждали до первой рабочей темпера-

туры и начинали проведение испытаний, подавая 

сырье и водород с заданными расходами. При каж-

дой рабочей температуре через 1 ч после подачи сы-

рья отбирали промежуточную (неанализируемую) 

пробу, после чего проводили накопление целевой 

пробы в течение 3 ч.

Влияние состава катализатора на показатели про-

цесса изучали при следующих условиях: давление — 

3,0 МПа, объемная скорость подачи сырья (υ) — 

1,5 ч–1, соотношение водород/сырье — 500/1 нл/л, 

температурный диапазон — 220—400 °С. При изуче-

нии влияния условий проведения реакции на пока-

затели процесса давление изменяли в пределах 1,0—

3,0 МПа, значение υ — 0,5—3,0 ч–1. В качестве сырья 

использовали фракцию 280 °С-КК, выделенную из 

продуктов гидрокрекинга вакуумного газойля.

Все полученные в ходе каталитических испы-

таний продукты изодепарафинизации подвергали 

стабилизации с целью отделения легких углеводо-

родов. Стабилизацию проводили на роторном ва-

куумном испарителе в течение 1 ч при температуре 

95 °С и остаточном давлении 1 мбар.

Каталитические свойства образцов характери-

зовали выходом депарафинированных продуктов и 

значением депрессии температуры текучести про-

дуктов (далее — депрессии). Под депрессией подра-

зумевали разницу между температурами текучести 

сырья и продукта процесса изодепарафинизации. 

Выход депарафинированных продуктов (β, мас.%) 

рассчитывали по формуле

β = [Мс.п/Мп.с]·100 %,

где Мс.п — масса стабильного продукта, г; Мп.с — мас-

са поданного сырья, г.

Результаты и их обсуждение
Анализ сырья

По данным Wax-анализа, в сырьевой фракции 

280 °С-КК присутствовали углеводороды с числом 

атомов углерода 15—33; содержание н-парафинов в 

сырье составляло около 30 мас.%. Некоторые фи-

зико-химические характеристики исходного сырья 

представлены в табл. 2.

Охарактеризование катализаторов

Дифрактограммы цеолитов, связующего (γ-Al2O3) 

и платиновых катализаторов на их основе приведе-

ны на рис. 1. Результаты анализа (с использованием 

базы данных pdf-2) показали, что образцы цеолитов 

ZSM-5 и ZSM-23 не содержат примесных кристалли-

ческих фаз, а катализаторы представляют собой смесь 

двух кристаллических фаз — цеолита и γ-Al2O3..

Из данных ТПД аммиака для образцов цеоли-

тов, γ-Al2O3, и катализаторов (рис. 2, 3) следует, что 

все образцы содержат два типа кислотных центров: 

слабые — с максимумом десорбции при температу-

ре около 200 °С и сильные — с максимумом около 

400 °С. Цеолиты ZSM-5 и ZSM-23 близки как по ко-

личеству, так и по силе кислотных центров, тогда 

как γ-Al2O3 отличается меньшим количеством как 

слабых, так и сильных кислотных центров. Для ка-
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тализаторов на основе цеолита ZSM-23 общее ко-

личество кислотных центров уменьшается в ряду 

катализаторов № 1 > № 2 > № 3. В этой же после-

довательности снижается и содержание цеолита в 

катализаторах. Спектры ТПД для образцов катали-

заторов № 1 (на основе ZSM-23) и № 6 (на основе 

ZSM-5) близки. 

Показатели пористости структуры образцов ка-

тализаторов, цеолитов и связующего, а также значе-

ния механической прочности гранул катализаторов 

представлены в табл. 3. Цеолит ZSM-5 по сравнению 

с ZSM-23 характеризуется в несколько раз большей 

удельной площадью поверхности и большим ко-

личеством микропор. Образец γ-Al2O3 имеет очень 

малое количество микропор и большую площадь 

поверхности, что указывает на развитую систему 

мезопор. Образцы катализаторов, представляющие 

собой смесь одного из цеолитов и γ-Al2O3, облада-

ют развитой поверхностью и высокой механической 

прочностью.

Результаты каталитических испытаний
Влияние содержания цеолита ZSM-23 и платины 
в образцах катализаторов на показатели 
процесса изодепарафинизации

Влияние содержания цеолита ZSM-23. Увеличе-

ние содержания цеолита ZSM-23 в образцах катали-

заторов с одинаковым содержанием Pt (0,30 мас.%) 

Рис. 1. Дифрактограммы образцов цеолитов, связующего (γ-Al2O3) и катализаторов на их основе

Рис. 2. Спектры ТПД аммиака для образцов цеолитов 
(ZSM-5 и ZSM-23) и γ-Al2O3

Рис. 3. Спектры ТПД аммиака для образцов катализаторов:
1 – катализатор № 1; 2 – № 2; 3 – № 3; 4 – № 6
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приводит к снижению выходов депарафинирован-

ных продуктов (рис. 4, а) и росту активности образ-

цов, о чем свидетельствует тот факт, что для получе-

ния одних и тех же значений депрессии требовались 

более низкие температуры процесса (рис. 4, б).

Для оценки показателей процесса изодепарафи-

низации на сравниваемых катализаторах использо-

вали такой критерий эффективности, как соотно-

шение депрессии и выхода депарафинированного 

продукта. Как видно из графиков, представленных 

на рис. 4, в, при получении продуктов со значения-

ми депрессии менее 48 °С, эффективность сравни-

ваемых катализаторов практически одинакова.

При получении продуктов с более низкой темпе-

ратурой текучести (с депрессией более 48 °С) наибо-

лее высокие выходы получены на катализаторе № 2 

(20 мас.% ZSM-23), наименьшие — на катализаторе 

№ 1 (40 мас.% ZSM-23).

Влияние содержания платины. При одинаковом 

содержании цеолита ZSM-23 (20 мас.%) увеличе-

ние содержания платины в катализаторах от 0,15 до 

0,30 мас.% практически не сказалось на выходе де-

Таблица 2
Физико-химические свойства фракции 280 °С-КК

Показатель
Результат 

измерения
Метод 

измерения

Вязкость кинематическая, 
мм2/с при температуре: ASTM 445 

20 °С 16,5

40 °С 8,4

50 °С 6,4

Кислотное число, 
мг КОН на 1 г масла

0,008 ГОСТ 5985

Содержание водорастворимых 
кислот и щелочей

Отсутствуют ГОСТ 6307

Содержание механических 
примесей, %

Отсутствуют ГОСТ 6370

Температура вспышки 
в закрытом тигле, °С

146,5 ASTM D 93 

Температура текучести, °С 12 ASTM D 97

Содержание азота, ррм Отсутствует ASTM 5823

Содержание серы, ррм Отсутствует ASTM 3120 

Содержание ароматических 
углеводородов, мас.%

0,2 IP 391/95

Плотность, кг/м3 841,2 ГОСТ 3900

Фракционный состав, °С:

ASTM D 2887

НК (начало кипения) 236

5 % 268

10 % 282

20 % 301

30 % 314

40 % 329

50 % 344

60 % 355

70 % 369

80 % 383

90 % 398

95 % 411

Цвет <0,5 ASTM 1500

Рис. 4. Зависимость выхода продуктов (а) и депрессии (б) 
от температуры и соотношение депрессия/выход продук-
та (в) в реакции изодепарафинизации для катализаторов 
с содержанием ZSM-23, мас.%: 40 – № 1 (▲); 20 – № 2 ( ); 
10 – № 3 ( ). Условия реакции: 3,0 МПа, υ = 1,5 ч–1, 
Н2/сырье = 500/1 нл/л
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парафинированных продуктов, но обеспечило по-

лучение продуктов с более низкой температурой те-

кучести (рис. 5, а, б). Повышение содержания пла-

тины от 0,30 до 0,45 мас.% привело к некоторому 

снижению выхода продуктов, при этом значения 

депрессии практически не изменились. По эффек-

тивности в процессе изодепарафинизации, оцени-

ваемой по соотношению депрессии и выхода про-

дуктов, катализаторы № 2, 4, 5 различались мало.

Из всех сравниваемых образцов, различавшихся 

содержанием цеолита ZSM-23 и платины, наиболь-

шую эффективность в процессе изодепарафиниза-

ции показал катализатор № 2. Этот результат можно 

объяснить тем, что содержание платины 0,30 мас.% 

при содержании 20 мас.% цеолита ZSM-23 обеспе-

чивает оптимальный баланс кислотных и металли-

ческих центров катализатора.

Влияние условий проведения процесса 
на показатели изодепарафинизации

Снижение давления при изодепарафинизации 

от 3,0 до 1,0 МПа привело к увеличению выхода 

продуктов (рис. 6, а). Кроме того, при температу-

рах выше 330 °С снижение давления способствовало 

получению продуктов с более низкой температурой 

текучести (рис. 6, б). Таким образом, более низкое 

давление позволяет получать продукты с одинако-

выми значениями температуры текучести с боль-

шим выходом, т.е. согласно выбранному критерию 

эффективности благоприятно сказывается на пока-

зателях процесса изодепарафинизации (рис. 6, в).

Считается, что первой стадией гидроизомери-

зации н-парафинов является их дегидрирование до 

олефинов на металлических центрах катализатора. 

Далее образующиеся олефины протонируются до 

карбокатионов и изомеризуются на кислотных цен-

трах катализатора [8]. Исходя из этих положений, 

полученные зависимости можно объяснить тем, что 

снижение давления облегчает протекание реакций 

дегидрирования н-парафинов сырья до олефинов, 

увеличивая таким образом скорость протекания 

процесса гидроизомеризации.

Увеличение значения υ привело к снижению глу-

бины протекания процесса, что выражалось в более 

Таблица 3
Показатели пористости структуры и значения механической прочности цеолитов, 
связующего (γ-Al2O3) и платиновых катализаторов

Образец
Площадь 

поверхности 
по БЭТ, м2/г

Объем пор, 
см3/г

Площадь 
поверхности 

микропор, м2/г

Объем 
микропор, 

см3/г

Механическая прочность 
гранул на раздавливание, 

кгс/гранула

ZSM-23 107,6 0,19 58,0 0,03 –

ZSM-5 380,8 0,22 285,2 0,13 –

γ-Al2O3 231,7 0,43 5,0 0,00 –

Катализатор № 1 197,7 0,37 30,4 0,01 5,4

Катализатор № 2 200,0 0,39 14,6 0,01 5,2

Катализатор № 3 224,1 0,39 5,4 0,01 4,8

Катализатор № 6 278,4 0,37 100,0 0,05 5,0

Рис. 5. Зависимость выхода продуктов (а) и депрессии (б) 
от температуры в реакции изодепарафинизации для ката-
лизаторов с содержанием Pt, мас.%: 0,30 – №: 2 ( ); 
0,45 – № 4 (▲); 0,15 – № 5 ( ). Условия реакции: 3,0 МПа, 
υ = 1,5 ч–1, Н2/сырье = 500/1 нл/л
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высоком выходе продуктов и меньших значениях 

депрессии (рис. 7, а, б).

Исходя из зависимостей, представленных на 

рис. 7, в, можно констатировать, что увеличение υ с 

1,5 до 3,0 ч–1, хотя и сдвинуло процесс изодепарафи-

низации в область более высоких температур, прак-

тически не сказалось на соотношении депрессии и 

выхода депарафинированного продукта. Уменьше-

ние υ с 1,5 до 0,5 ч–1 привело к явному ухудшению 

этого соотношения и снижению эффективности 

процесса изодепарафинизации. Это может быть 

связано с тем, что более низкие значения υ эквива-

лентны более высоким значениям времени контак-

та сырья с катализатором, которые могли привести к 

большей доле побочных реакций гидрокрекинга.

Сравнение показателей катализаторов 
на основе цеолитов ZSM-23 и ZSM-5

Как видно из данных, представленных в табл. 4, 

одинаковые значения температуры текучести бы-

ли достигнуты на катализаторе № 6, содержащем 

цеолит ZSM-5, при значительно более низких тем-

пературах процесса, чем на катализаторах № 1—3, 

содержащих цеолит ZSM-23. При этом, по данным 

Рис. 7. Зависимость выхода продуктов (а) и депрессии (б) 
от температуры и соотношение депрессия/выход продук-
та (в) в реакции изодепарафинизации для катализатора 
№ 2 при объемной скорости подачи сырья, ч–1: 0,5 (▲); 
1,5 ( ); 3,0 ( ). Условия реакции: 3,0 МПа, 
Н2/сырье = 500/1 нл/л

Рис. 6. Зависимость выхода продуктов (а) и депрессии (б) 
от температуры и соотношение депрессия/выход продук-
та (в) в реакции изодепарафинизации для катализатора 
№ 2 при давлениях, МПа: 1,0 (▲); 2,0 ( ); 3,0 ( ). Усло-
вия реакции: υ = 1,5 ч–1, Н2/сырье = 500/1 нл/л
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ТПД аммиака, сила и количество кислотных цент-

ров на поверхности этих цеолитов различались ма-

ло. Можно предположить, что столь значительное 

различие температурных диапазонов работы ката-

лизаторов на основе цеолитов ZSM-5 и ZSM-23 свя-

зано с разницей в их структуре.

Следует отметить, что промышленный катали-

затор депарафинизации СГК-5 на основе цеолита 

ЦВМ, являющегося структурным аналогом ZSM-5, 

обеспечивает получение продуктов с температу-

рой текучести –45 °С с выходом около 70 мас.%, что 

близко к показателям, полученным на лаборатор-

ном катализаторе № 6.

Экспериментальные данные свидетельствуют о 

том, что катализаторы изодепарафинизации на ос-

нове цеолита ZSM-23 позволяют получать депарафи-

нированные продукты с более высоким выходом, чем 

катализаторы депарафинизации на основе цеолита 

ZSM-5 до значений температуры текучести продук-

тов около –42 °С. При получении более низкозасты-

вающих продуктов значения выхода для катализато-

ров на основе цеолитов ZSM-23 и ZSM-5 близки. 

Подобная зависимость может быть обусловлена 

тем, что для получения низкозастывающих продук-

тов требуется высокая степень конверсии н-парафи-

нов сырья, достигаемая повышением температуры 

в реакционной зоне. При повышении температуры 

селективность катализаторов на основе ZSM-23 по 

отношению к реакциям гидроизомеризации резко 

снижается и начинают преобладать реакции гидро-

крекинга, приводящие к существенному уменьше-

нию выхода целевого продукта.

Выводы

1. Изучено влияние состава гранулированных 

катализаторов Pt/(ZSM-23—γ-Al2O3) на показатели 

процесса изодепарафинизации масляной фракции 

280 °С-КК, выделенной из продуктов гидрокре-

кинга вакуумного газойля. Показано, что наиболее 

высокий выход продуктов с одинаковыми значени-

ями температур текучести получен на катализато-

ре, содержащем 0,30 мас.% платины, нанесенной на 

носитель, состоящий из 20 мас.% цеолита ZSM-23 и 

80 мас.% γ-Al2O3.

2. Катализаторы изодепарафинизации на основе 

цеолита ZSM-23 позволяют получать более высокий 

выход депарафинированных продуктов по сравне-

нию с лабораторными и промышленными образцами 

катализаторов депарафинизации на основе цеолита 

ZSM-5 до значений температуры текучести около 

–42 °С. Такие температуры текучести характерны 

для базовых масел, из чего следует, что катализаторы 

Pt/(ZSM-23—γ-Al2O3) могут быть эффективны при 

получении именно этого типа продуктов.
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Таблица 4
Показатели работы катализаторов 
на основе цеолитов ZSM-23 (№ 1–3) и ZSM-5 (№ 6)

Катали-
затор

Темпе-
ратура 
опыта, 

°С

Депарафинированный продукт

Выход, 
мас.%

Температура 
текучести, 

°С

Депрессия 
температуры 
текучести, °С

№ 1
300 90,5 –24 36
340 69,2 –42 54
350 62,1 –42 54

№ 2
300 94,1 –24 36
340 75,2 –45 57
350 71,5 –54 66

№ 3
320 89,8 –24 36
360 72,9 –42 54
370 71,1 –48 60

№ 6
230 79,1 –27 39
240 71,8 –42 54
245 69,1 –57 69
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Введение
Большое разнообразие потребителей тепловой 

энергии и видов сжигаемого топлива, а также раз-

личные требования к температуре теплоносителей, 

технологии сжигания топлива, энергосбережению 

и защите окружающей среды вызывают необходи-

мость индивидуального подхода к выбору камер 

сгорания топлива (горелок).

Традиционно применяемые горелки для сжига-

ния топлива и теплообменные аппараты для утили-

зации тепловой энергии по ряду причин не могут в 

значительной мере решить вопросы энергосбереже-

ния и защиты окружающей среды. 

Как правило, отходящий дымовой газ от разных 

потребителей тепловой энергии имеет температуру 

140—200 °С и выше [1, 2]. Огромное количество сбра-

сываемого в окружающую среду дымового газа при-

водит к большим потерям тепловой энергии.

Сжигание топлива в факельных и другого типа 

горелках при температуре, превышающей 1100—

1200 °С, вызывает образование значительного коли-

чества CO, NOx и, кроме того, не обеспечивает полного 

сжигания топлива; в результате большое количество 

вредных компонентов выбрасывается с отходящими 

дымовыми газами в окружающую среду [1—3].

Для целого ряда потребителей тепла, таких как 

газовые турбины, трубчатые печи, каталитические 

реакторы, подогреватели нефтепродуктов и др., 

имеет место ограничение температуры дымового 

газа (продуктов сгорания), поступающего на теп-

лоиспользование. Это ограничение обусловлено, 

главным образом, жаропрочностью применяемых 

материалов и особенностями технологических про-

цессов, как например коксообразование при подог-

реве нефтепродуктов и др. 

Как правило, понижение температуры продук-

тов сгорания, используемых в качестве теплоноси-

теля, осуществляют путем подачи избыточного воз-

духа на горение [2]. В процессе сжигания топлива 

независимо от коэффициента избытка воздуха для 

окисления потребляется только стехиометрическое 

количество подаваемого воздуха, а остальная его 

часть идет на разбавление продуктов сгорания. При 

этом адиабатическая температура горения в факеле 

горелки (до разбавления) остается высокой и со-

ставляет 1800—2100 °С в зависимости от вида сжи-

гаемого топлива, что приводит к образованию боль-

шого количества вредных компонентов (CO и NOx) 

в продуктах сгорания [3]. Чем больше коэффициент 

избытка воздуха, тем больше количество сбрасыва-

емого в окружающую среду горячего дымового газа, 
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и это приводит к увеличению потребления топлива, 

тепловых потерь и снижению КПД установки.

Факельные горелки, как правило, имеют огра-

ничения по температуре поступающего на них воз-

духа, что в ряде случаев не позволяет в полной мере 

утилизировать тепло отходящих дымовых газов. 

Разработанные в настоящее время каталитичес-

кие горелки имеют ограничения по температуре по-

лучаемого теплоносителя (не более 1000 °С) [3—5]. 

Традиционно для каталитического сжигания 

топлива перед подачей газовоздушной смеси на ка-

тализатор воздух и топливо смешивают в смесителях 

[4, 5]. При этом образуется взрывоопасная смесь, ко-

торая может воспламениться до поступления в слой 

катализатора. 

Используемые в настоящее время пластинчатые, 

кожухотрубные и другие виды рекуператоров тепла 

отходящего дымового газа, в том числе для подогрева 

воздуха, теплофикационной воды и др. [2, 6], громоз-

дки и недостаточно надежны при эксплуатации. Их 

применение ограничено расходом газовых потоков в 

одном аппарате и температурой использования. 

В кожухотрубных и пластинчатых теплообменных 

аппаратах имеет место неравномерное распределе-

ние теплообменных сред по теплообменным повер-

хностям. В результате образуются застойные зоны и 

температурные перекосы, вызывающие повышенные 

механические напряжения в сварных швах и основ-

ном металле элементов конструкции теплообменных 

аппаратов, что приводит к их разрушению. Высокие 

механические напряжения ускоряют разрушающее 

действие коррозии. Возникает необходимость при-

менять кожухотрубные аппараты с компенсатором 

на корпусе, с U-образными теплообменными труб-

ками, с «плавающими» трубными досками и т.д. Как 

правило, такие аппараты металлоемки и имеют по-

вышенное гидравлическое сопротивление.

Таким образом, основные потери тепла связаны 

с большим избытком воздуха, подаваемого на го-

рение, высокой температурой отходящих дымовых 

газов и недоокислением части подаваемого топлива. 

Повышение эффективности сжигания топлива пре-

жде всего связано с решением этих проблем. 

Новые технические решения

ООО «ФАСТ ИНЖИНИРИНГ» созданы беспла-

менные горелки [7, 8] и теплообменные аппараты 

принципиально новой конструкции [9, 10], на осно-

ве которых разработана технология эффективного 

сжигания топлива с глубокой рекуперацией тепла 

отходящих дымовых газов и поддержанием задан-

ной адиабатической температуры горения [7, 8, 11].

Схема беспламенной горелки конструкции 

«ФАСТ ИНЖИНИРИНГ»® представлена на рис. 1.

В верхней части горелки концентрично установ-

лены две перфорированные обечайки, кольцеобраз-

ное пространство между которыми заполнено зер-

нистым материалом (катализатором). В зернистом 

слое установлены спиралеобразные перегородки, 

обеспечивающие равномерное распределение окис-

лителя и топлива по спиралеобразным каналам от 

периферии к центру. В начале каждого спирале-

образного канала размещены перфорированные 

трубки, через которые в зернистый слой подается 

топливо. Смешение топлива с окислителем и его 

окисление осуществляются в зернистом слое. 

В отличие от традиционно применяемых катали-

тических горелок, в которых воздух и топливо перед 

подачей газовоздушной смеси на катализатор сме-

шивают в смесителях, в горелке новой конструкции 

смешение топлива и окислителя осуществляется в 

зернистом слое катализатора. Такое техническое ре-

шение обеспечивает полную безопасность при экс-

Рис. 1. Схема беспламенной горелки новой конструкции
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плуатации и исключает возможность образования 

взрывоопасной газовоздушной смеси.

Конструкция беспламенной горелки предусмат-

ривает предварительный разогрев зернистого мате-

риала (катализатора) факельной горелкой до темпе-

ратуры 500—600 °С. Для этой цели в нижней части 

горелки размещена факельная горелка с запальным 

устройством для розжига. Топливо (природный газ 

или другое) подается через боковые патрубки раз-

дельно для факельной и каталитической горелок. 

Продукты сгорания при розжиге факельной горел-

ки проходят через зернистый слой, нагревая его при 

этом до температуры начала окисления топлива. 

После разогрева зернистого материала отключа-

ется подача топлива на факельную горелку и откры-

вается подача топлива на каталитическую горел-

ку. Окислитель поступает через нижний патрубок 

и, пройдя по кольцевому зазору, через наружную 

перфорированную обечайку подается в зернистый 

слой. Топливо подается через боковой патрубок, 

равномерно распределяется по перфорированным 

трубкам и поступает в спиралеобразные каналы, 

заполненные катализатором. При этом в зернистом 

слое катализатора происходят смешение топлива с 

окислителем и процесс окисления. Продукты сгора-

ния выходят через внутреннюю перфорированную 

обечайку и через верхний патрубок направляются 

потребителю для использования тепла.

Такая конструкция каталитической камеры 

сгорания обеспечивает беспламенное горение да-

же бедных топливных смесей. При этом продукты 

сгорания имеют одинаковую температуру по всему 

объему. Количество воздуха, подаваемого в горелку, 

соответствует стехиометрическому или близкому к 

нему количеству, необходимому для полного сго-

рания топлива. Коэффициент избытка воздуха при 

этом равен 1,00—1,05.

В горелку был загружен разработанный ООО 

«ФАСТ ИНЖИНИРИНГ» экструдированный ката-

лизатор окисления углеводородов цилиндрической 

формы, представляющий собой носитель, изготов-

ленный из глинозема, с нанесенным на него окси-

дом никеля NiO (рис. 2). 

При разработке катализатора окисления угле-

водородов за основу был взят промышленный ка-

тализатор (см. таблицу) паровоздушной конверсии 

природного газа, который в течение длительного 

времени (4—5 лет) непрерывно работает при темпе-

ратуре 1000—1300 °С (в лобовом слое) в установках 

производства аммиака [2]. 

Созданные ООО «ФАСТ ИНЖИНИРИНГ» теп-

лообменные аппараты радиально-спирального типа 

(рис. 3) успешно эксплуатируются в России и за ру-

бежом в энергетике, химической, нефтеперерабаты-

вающей и других отраслях промышленности в ка-

Характеристика катализатора окисления 
углеводородов

Наименование Значение

Диаметр гранул, мм 1,3

Высота гранул, мм 2,0–6,0

Механическая прочность, кг/мм2 2,8

Насыпная плотность, г/см3 1,46

Доля оксида никеля, мас.% 9,0

Удельная поверхность гранулы, см2/см3 31,8

Рис. 3. Теплообменный аппарат радиально-спирального 
типа конструкции «ФАСТ ИНЖИНИРИНГ»®: I и II – первый 
и второй теплоносители соответственноРис. 2. Катализатор окисления углеводородов



37Катализ в промышленности, № 1, 2013

Инженерные проблемы. Эксплуатация и производство

честве подогревателей, охладителей, конденсаторов, 

аппаратов воздушного охлаждения, рекуператоров 

тепла дымовых газов для подогрева воздуха, подава-

емого в горелки, котлов-утилизаторов и т.д. [7, 8].

Теплообменный аппарат новой конструкции 

представляет собой цилиндрический корпус, в ко-

тором вдоль оси установлены теплообменные блоки 

с теплообменными поверхностями, сформирован-

ными из теплообменных элементов, образующи-

ми щелевые каналы для потоков теплообменных 

сред — радиально-спиральные и аксиальные. В се-

чении, перпендикулярном оси аппарата, теплооб-

менные элементы, формирующие теплообменную 

поверхность, имеют форму спирали Архимеда.

Теплообменные элементы аппаратов конструкции 

«ФАСТ ИНЖИНИРИНГ»® полностью исключают 

проблемы, связанные с термическими расширени-

ями, не имеют местных концентраций напряжений 

ни в основном металле, ни в сварных швах и могут 

быть успешно использованы при требуемом перепаде 

давлений и температур теплообменных сред, при глу-

боком вакууме и высоком давлении, в широком диа-

пазоне температур. Температура применения зависит 

только от материалов, использованных для изготов-

ления теплообменных элементов и корпуса аппарата. 

Теплообменные аппараты новой конструкции 

компактны, имеют максимальную удельную повер-

хность теплообмена в единице объема цилиндричес-

кого аппарата и позволяют проводить процесс тепло-

обмена газовых и жидкостных потоков практически 

любой требуемой производительности в одном аппа-

рате в широком диапазоне перепадов давлений и тем-

ператур теплообменных сред. По сравнению с тради-

ционно применяемыми аппаратами эти аппараты 

имеют практически идеальное равномерное распре-

деление теплообменных сред по щелевым каналам. 

Благодаря этому, как показал длительный опыт их 

эксплуатации (более 5 лет), исключается образование 

застойных зон, а также выпадение солей жесткости 

(накипи) на теплообменной поверхности.

На рис. 4 приведен вариант принципиальной схе-

мы эффективного сжигания топлива с утилизацией 

тепла отходящих дымовых газов и поддержанием за-

данной адиабатической температуры горения.

Природный газ (или другое топливо) и воздух с до-

бавленной к нему частью отходящего дымового газа, 

предварительно нагретые дымовым газом, выходя-

щим из приемника тепла, поступают на горелку, где 

происходит горение топлива. Заданная адиабатичес-

кая температура горения топлива (не более 1200 °С) 

поддерживается количеством рециркулирующего 

дымового газа. Дымовой газ после горелки направля-

ется в приемник тепла, где охлаждается, отдавая теп-

ло потребителю, после чего проходит последовательно 

подогреватели окислителя и топлива. Охлажденный 

дымовой газ частично подмешивается к воздуху, и ос-

тавшаяся его часть сбрасывается в атмосферу. 

В разработанной технологии эффективного сжи-

гания топлива требуемая адиабатическая температу-

ра горения обеспечивается дозированием дымовых 

газов в воздух, подаваемый на горелку. Беспламен-

ная горелка конструкции «ФАСТ ИНЖИНИРИНГ»® 

может эффективно работать при низком содержании 

углеводородов в топливно-воздушных смесях и при 

подаче практически стехиометрического количества 

воздуха, необходимого для полного сжигания топ-

лива. Разбавление воздуха дымовым газом приводит 

к снижению концентрации кислорода в окислителе 

(смесь воздуха с дымовым газом), что в свою очередь 

снижает адиабатическую температуру горения топ-

лива. Чем ниже концентрация кислорода в окисли-

теле, тем ниже адиабатическая температура горения 

топлива. Таким образом, регулируя количество под-

мешиваемого в воздух дымового газа, можно регули-

ровать и поддерживать требуемую адиабатическую 

температуру сгорания топлива. 

Сжигание топлива при адиабатической темпера-

туре горения не выше 1200 °С практически исклю-

чает в отходящих дымовых газах CO и NOx [8]. 

При этом глубокая рекуперация тепла отходящих 

дымовых газов обеспечивает уменьшение расхода 

топлива, количества отходящих дымовых газов и 

вредных выбросов (CO, NOx) в окружающую среду.

Рис. 4. Вариант принципиальной схемы эффективного 
сжигания топлива
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Экспериментальные исследования

Испытания горелки новой конструкции прово-

дили на экспериментальном стенде (рис. 5). 

Расход топлива (природного газа) измеряли 

расходомером топлива NPM-G4, расход окисли-

теля (смеси воздуха с азотом) — ротаметром РС 7. 

Количество несгоревших углеводородов, концент-

рации О2, СО и NOx в продуктах сгорания, а также 

температуру дымовых газов определяли на выходе из 

горелки портативным анализатором дымовых газов 

Testo 350XL. Аэродинамическое сопротивление зер-

нистого слоя измеряли U-образным манометром.

Результаты испытаний показали, что конструкция 

горелки обеспечивает устойчивое бесшумное, беспла-

менное горение топлива в зернистом слое катализато-

ра в диапазоне адиабатических температур горения 

топлива 600—1200 °С. Прочность гранул катализатора 

после проведенных испытаний не изменилась и соста-

вила 2,8 кг/мм2. Сжигание топлива проводили при ко-

эффициенте избытка воздуха, равном 1,00—1,05. 

При повышении адиабатической температуры го-

рения топлива от 600 до 1200 °С содержание несгорев-

ших углеводородов снижалось. Влияние объемной 

скорости на содержание несгоревших углеводородов в продуктах сгорания показано на рис. 6. При темпе-

ратурах выше 800 °С в диапазоне объемных скоро-

стей 5 000—40 000 ч–1 несгоревшие углеводороды в 

продуктах сгорания практически отсутствовали.

На рис. 7 показана зависимость содержания СО и 

NOx в продуктах сгорания от адиабатической темпе-

ратуры горения топлива. При адиабатических темпе-

ратурах горения 800—900 °С и менее содержание СО и 

NOx в продуктах сгорания практически равно нулю. 

При температуре 1100 °С и более наблюдалось увели-

чение их концентрации, но даже при этих температу-

рах содержание СО и NOx в продуктах сгорания более 

чем на порядок ниже, чем в факельных горелках [1]. 

Зависимость аэродинамического сопротивления 

зернистого слоя горелки от расхода топливно-воз-

душной смеси и адиабатической температуры сго-

рания топлива показана на рис. 8.

Результаты исследования подтвердили возмож-

ность поддержания адиабатической температуры 

горения топлива в диапазоне 600—1200 °С путем раз-

бавления воздуха, подаваемого в горелку, инертным 

газом. Наиболее эффективно горелка новой конс-

трукции может быть применена в технологических 

процессах при использовании в качестве инертного 

газа продуктов сгорания и подогреве окислителя и 

топлива отходящим дымовым газом. 

Рис. 6. Зависимость остаточного содержания 
углеводородов в продуктах сгорания от объемной скорости 
и температуры горения топлива

Рис. 7. Зависимость содержания СО и NOх в продуктах 
сгорания от адиабатической температуры горения топлива

Рис. 5. Схема эксперимен-
тального стенда: 
1 – горелка; 2 – расходомер 
окислителя; 3 – расходомер 
топлива; 4 – воздуходувка; 
5, 6 – регулировочные вентили
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Рис. 8. Зависимость аэродинамического сопротивления 
слоя катализатора горелки от расхода топливно-воздуш-
ной смеси и адиабатической температуры горения топлива

В каждом конкретном случае при разработке 

промышленных беспламенных горелок новой конс-

трукции характеристики горелки будут определять-

ся типом, размерами и формой применяемого ката-

лизатора, видом топлива, требуемой температурой 

продуктов сгорания (теплоносителя), допустимым 

аэродинамическим сопротивлением и др.

Выводы

Применение беспламенных горелок для окис-

ления углеводородов и теплообменных аппаратов 

нового поколения для рекуперации тепла отходя-

щих дымовых газов, а также применение способа 

эффективного сжигания топлива «ФАСТ ИНЖИ-

НИРИНГ»®, позволяющего поддерживать задан-

ную адиабатическую температуру горения топлива, 

обеспечивает требуемую температуру продуктов 

сгорания перед потребителем тепловой энергии.

За счет утилизации низкопотенциального тепла 

отходящих дымовых газов и практически полного 

исключения подачи в горелку избыточного воздуха 

обеспечивается значительное сокращение потребле-

ния топлива. Сжигание топлива при адиабатической 

температуре горения не выше 1200 °С практически 

исключает в отходящих дымовых газах CO и NOх. 

Созданные беспламенная горелка и теплообмен-

ные аппараты нового поколения, а также техноло-

гия эффективного сжигания топлива позволяют в 

значительной мере решить вопросы энергосбереже-

ния и защиты окружающей среды.
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Отечественные катализаторы

Введение
Жидкофазное окисление кислородом воздуха 

при повышенных температуре (180—320 °С) и дав-

лении (2—15 МПа) — перспективный метод очистки 

больших объемов сточных вод с высокими концент-

рациями опасных и не поддающихся биологической 

деструкции экотоксикантов. Метод предложен в 

50-х гг. ХХ в. в США и уже к концу 90-х гг. приме-

нялся на сотнях водоочистных сооружений в Евро-

пе, Америке и Японии для предварительной очистки 

вод перед биологической очисткой [1, 2]. Достоинс-

тва такого аэробного окисления: использование 
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экологически чистого окислителя, не требующего 

применения дополнительных мер безопасности и 

затрат на транспортировку, а также отсутствие сре-

ди продуктов окисления опасных веществ, таких 

как NOx, SO2, HCl, диоксины и фураны. В России 

промышленных технологий для обезвреживания 

сточных вод данным методом пока нет, поэтому 

актуальность и перспективность их разработки не-

сомненны.

Использование катализаторов позволяет сущес-

твенно снизить температуру и давление аэробного 

окисления и добиться высокой степени минерали-

зации органических экотоксикантов. Для облегче-

ния аэробного окисления различных органических 

соединений исследовались различные гетероген-

ные катализаторы, включая благородные металлы 

(Ru, Rh, Pd, Ir, Pt, Au) и оксиды некоторых переход-

ных металлов (Fe, Mn, Cu, Cr, Co, Ni, Mo, Ce). На-

иболее активными и устойчивыми катализаторами 

обсуждаемых процессов оказались высокодисперс-

ные благородные металлы (Pt, Pd, Ru, Au), закреп-

ленные на устойчивых в агрессивной водной среде 

носителях (TiO2, ZrO2, CeO2, полимеры, углеродные 

материалы) [3—7]. Катализаторы на основе руте-

ния по сравнению с катализаторами, содержащими 
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иные благородные металлы, не только предпочти-

тельнее с точки зрения активности и селективности 

в отношении глубокого окисления различных орга-

нических субстратов, но и привлекательнее с эконо-

мической точки зрения ввиду относительно низкой 

стоимости рутения. Глубокое окисление фенолов в 

присутствии рутениевых катализаторов достигается 

при умеренных температурах (140—180 °С). При этом 

нанесенные рутениевые катализаторы демонстриру-

ют высокую устойчивость к вымыванию активного 

компонента и отравлению продуктами неполного 

окисления (зауглероживанию).

В литературе, касающейся аэробного окисле-

ния, имеется большое количество примеров, сви-

детельствующих о более высокой активности ката-

лизаторов на углеродных носителях по сравнению 

с оксидными. В качестве возможных причин более 

высокой активности называют высокую адсорбци-

онную способность углеродных материалов (УМ) 

по отношению к субстрату, способность УМ взаи-

модействовать с активным компонентом, высокую 

дисперсность нанесенного на УМ каталитически 

активного металла и равномерное распределение по 

размерам его частиц [8—10]. 

Каталитические свойства закрепленных на УМ 

нанодисперсных металлов существенно зависят 

от метода предобработки носителя. Например, 

предварительное окисление углеродного носителя 

30 %-ной HNO3, смесью HNO3 и H2SO4, раствором 

Na2CO3 по-разному влияло на каталитическую ак-

тивность Pt-, Ru- и Cu-образцов в аэробном окисле-

нии анилина [11]. Активность катализатора Ru/C в 

аэробном окислении бензилового спирта в бензаль-

дегид уменьшалась с увеличением температуры тер-

мообработки предварительно окисленного смесью 

HNO3 и H2SO4 углеродного носителя, т.е. с умень-

шением концентрации карбоксильных групп [12]. 

Имеются сообщения о том, что УМ без нане-

сенного активного компонента также проявляют 

каталитическую активность, сравнимую с актив-

ностью нанесенных металлических катализаторов в 

окислении воздухом органических субстратов: фе-

нола, замещенных фенолов, анилина и красителей 

[13—18]. Эту активность связывают либо с наличием 

на поверхности УМ хемособированного кислорода, 

либо с присутствием оснóвных центров. Например, 

сообщалось, что предварительное окисление УМ 

сильными окислителями HNO3 и Н2О2 приводит к 

значительному увеличению конверсии фенола [13] 

и анилина [14], что позволило сделать вывод об ак-

тивности кислородсодержащих групп. Напротив, 

по данным [18], каталитическая активность УМ в 

окислении фенола после окисления поверхности 

образцов с помощью H2O2, (NH4)2S2O8 и HNO3 либо 

не изменялась, либо немного уменьшалась. В связи с 

этим авторы предположили, что причина снижения 

активности связана с уменьшением концентрации 

оснóвных центров на поверхности, ответственных 

за генерирование свободных радикалов из молеку-

лярного кислорода.

В наших предыдущих работах было исследова-

но влияние морфологии углеродных катализаторов 

и концентрации кислотных кислородсодержащих 

групп на их поверхности, измеренной методами кис-

лотно-основного титрования и РФЭС, на каталити-

ческую активность образцов в реакции глубокого 

окисления органических субстратов пероксидом во-

дорода [19, 20]. Показано, что «чистые» углеродные 

катализаторы, не содержащие примесей переходных 

металлов, хотя и не обладают значительной катали-

тической активностью в пероксидном окислении, 

но ускоряют окисление, катализируемое ионами же-

леза, находящимися в растворе. При этом скорость 

реакции увеличивается с уменьшением количества 

карбоксильных и лактонных групп на поверхности 

углеродного материала.

Целью данной работы является исследование 

влияния природы и количественного состава повер-

хностных кислородсодержащих групп на каталити-

ческие свойства углеродных и Ru/C катализаторов в 

глубоком жидкофазном аэробном окислении. В ка-

честве модельного субстрата в данной работе вы-

бран фенол — устойчивое к окислению соединение, 

являющееся одним из наиболее распространенных 

экотоксикантов. В качестве исходного углеродного 

катализатора и носителя для Ru-содержащих ка-

тализаторов взят мезопористый графитоподобный 

УМ «Сибунит-4» (S4). Методики получения на ос-

нове S4 образцов с различными поверхностными 

кислородсодержащими группами и результаты де-

тального физико-химического исследования полу-

ченных углеродных образцов описаны в [21].

Экспериментальная часть

В настоящей работе без предварительной очис-

тки использовались реактивы ЧДА: C6H5OH («Ре-

ахим»), C2H5OH («Реахим»), NaHCO3 («Реахим»), 

Na2CO3 («Реахим»), NaOH («Реахим»), HNO3 («Реа-

хим»); C2H5ONa («Acros»), Ru(NO)(NO3)3 («Alfa Aesar»); 
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газовые смеси 20 об.% О2 в N2 («искусственный воз-

дух») и 1 об.% О2 в Ar. Для приготовления всех рас-

творов применяли воду, очищенную на установке 

Milli-Q («Millipore», Франция).

Окисленные углеродные образцы готовили из 

коммерческого мезопористого углеродного матери-

ала «Cибунит-4» (S4), окисляя его кислородом сме-

си 1 об.% О2 в Ar в отсутствие паров воды при 400 °С 

(S4-О1) и смеси 20 об.% О2 в N2 в присутствии паров 

воды при 450 °С в течение 4 ч (S4-О20); пероксидом 

водорода в течение 0,5 ч и 2 сут до полного разло-

жения пероксида водорода (S4-Н0,5 и S4-Н); гипох-

лоритом натрия в течение 20 мин и 3,5 ч (S4-Cl0,3 и 

S4-Cl3,5); азотной кислотой при 90 и 110 °С (S4-N90 

и S4-N110) [21].

Рутениевые катализаторы на основе исходного и 

окисленных образцов S4 (3 % Ru/C) получали мето-

дом пропитки по влагоемкости водным раствором 

Ru(NO)(NO3)3 (84,8 г Ru/л) с последующей сушкой 

при комнатной температуре в течение 2—3 ч и при 

60 °С в течение 12 ч. Восстановление активного ком-

понента проводили в токе водорода (200 мл/мин) 

при 300 °С в течение 2 ч, температуру увеличивали 

со скоростью 1 °С/мин, после остывания до комнат-

ной температуры в атмосфере водорода катализатор 

пассивировали газовой смесью 1 % О2 в азоте [22].

Текстурные характеристики образцов определя-

ли по изотермам адсорбции N2 при 77 К на установке 

ASAP-2400 («Micromeritics», США). Рентгенофазо-

вый анализ Ru-содержащих образцов проводили на 

дифрактометре Bruker D5005 («Siemens») с CuKα-из-

лучением в диапазоне углов 2θ = 3÷80° с шагом 0,02°. 

Электронные микрофотографии высокого разре-

шения и распределение частиц рутения по разме-

рам для Ru/C катализаторов были получены с помо-

щью просвечивающего электронного микроскопа 

JEM-2010 с ускоряющим напряжением 200 кВ и раз-

решением 1,4 Å. Гистограммы распределения частиц 

по размерам были получены в результате статисти-

ческой (200—500 частиц) обработки микрофотогра-

фий. Значения среднестатистического линейного 

(<dl>) и средневзвещенного (<ds>) диаметров нане-

сенных частиц рассчитывали по формулам [23]:

<dl> = Σdi /N,

<ds> = Σdi
3/Σdi

2,

где di — диаметр нанесенной частицы, N — общее 

число частиц.

Окисление фенола поводили в автоклаве, изго-

товленном из материала Хастеллой C276, объемом 

300 мл («Parr Instrument Inc.», США) при температу-

ре 140 °С, общем давлении «искусственного воздуха» 

(смесь O2/N2 = 1/5) 5,0 МПа при постоянном пере-

мешивании (1200 об/мин) механической мешалкой 

пропеллерного типа с магнитным приводом. В авто-

клав помещали 150 мл 0,021 М (2 г/л) водного раство-

ра фенола и 500 мг катализатора, продували трижды 

аргоном при перемешивании и нагревали. При до-

стижении заданной температуры начинали реак-

цию, подавая «искусственный воздух» и поднимая 

давление в реакторе до 50 атм. В ходе эксперимен-

тов отбирали пробы для определения концентрации 

фенола и общего органического углерода (ООУ). 

Концентрацию фенола и некоторых продуктов 

его окисления (гидрохинон, пирокатехин) опреде-

ляли методом ВЭЖХ на хроматографе Prominence 

20 LC, («Shimadzu», Япония) на колонке Synergi 

Hydro-RP 4 мкм, 250 мм × 4,6 мм («Phenomenex», 

США), элюент — 35 % AcCN, 65 % H2O, УФ-детек-

тор (λ = 210 нм). Поскольку идентификация и коли-

чественное определение всех промежуточных про-

дуктов окисления фенола не входили в задачи этой 

работы, баланс по углероду сводили, используя кон-

центрацию общего органического углерода (ООУ) в 

водном растворе, которую определяли на приборе 

ТОС Analyzer 5050A («Shimadzu», Япония). Концен-

трацию рутения в растворах определяли методом 

атомно-эмиссионной спектроскопии с индуктивно 

связанной плазмой на спектрометре Activa, «Horiba 

Jobin Yvon SAS», Франция). 

Результаты и их обсуждение

Исследование катализаторов физико-химически-
ми методами. Текстурные характеристики окис-

ленных углеродных образцов и катализаторов 3 % 

Ru/C (табл. 1) показывают, что в результате окис-

лительной обработки удельная площадь поверхнос-

ти (SBET) всех углеродных образцов уменьшается. 

Наибольшие изменения SBET наблюдаются при ис-

пользовании наиболее сильных окислителей: ги-

похлорита натрия и азотной кислоты. Общий объем 

и средний диаметр пор всех окисленных образцов, 

кроме S4-Cl3,5, меньше, чем у исходного образца S4. 

Общая удельная концентрация кислотных групп на 

поверхности образцов, определенная методом кис-

лотно-основного титрования, уменьшается в ряду: 

S4-N110 > S4-Cl3,5 > S4-N90 > S4-Cl0,3 > S4-О20 >

> S4-Н > S4-Н0,5 > S4-O1 ≈ S4. Более подробно ре-

зультаты физико-химических исследований окис-
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ленных углеродных образцов описаны в нашей пре-

дыдущей статье [21].

Нанесение рутения на поверхность исходного 

образца (S4) и его окисленных образцов также при-

водит к уменьшению удельной площади поверхнос-

ти и объема пор (см. табл. 1), что можно объяснить 

блокированием некоторых пор носителей частица-

ми активного компонента. Наиболее заметно эти 

параметры уменьшаются в случае катализаторов на 

S4 (SBET — на 20 %, Vпор — на 25 %) и S4-N90 (SBET — 

на 28 %, Vпор — на 37 %). Средний диаметр пор ката-

лизаторов в пределах ошибки эксперимента не от-

личается от среднего диаметра пор носителей.

Ru-содержащие катализаторы были исследованы 

методом рентгенофазового анализа (РФА), их рент-

генограммы представлены на рис. 1. Для сравнения 

приведена рентгенограмма неокисленного носите-

ля S4: на ней имеются дифракционные максиму-

мы от плоскостей графита [(2θ = 25,5° (002) и 2θ =

= 43,1° (100)]. Независимо от процедуры предобра-

ботки носителя на рентгенограммах катализаторов 

с нанесенным металлом не обнаружены рефлексы 

при 2θ = 38,4°, 42,2°, 44,0°, соответствующие гексаго-

нальной структуре рутения. Отсутствие этих линий 

свидетельствует о высокой дисперсности активного 

металла в составе образцов. 

Морфология катализаторов, приготовленных 

на носителях S4, S4-О20, S4-Н, S4-N90, S4-N110, 

была исследована методом просвечивающей элект-

ронной микроскопии. Результаты статистической об-

работки микрофотографий представлены в табл. 2. 

В качестве примера на рис. 2 показаны микрофо-

тографии и распределение частиц по размерам для 

катализаторов Ru/S4, Ru/S4-О20 и Ru/S4-Н. Все об-

разцы, кроме Ru/S4-Н, содержат частицы рутения 

округлой формы. На поверхности Ru/S4-Н имеются 

частицы неправильной формы. Наиболее широкое 

распределение частиц по размерам (от 0,6 до 8,7 нм) 

наблюдается для катализатора на неокисленнном 

S4; это распределение характеризуется максималь-

ными как среднестатистическим (dl), так и средне-

взвешенным (ds) диаметром частиц. На всех окис-

ленных образцах образуются частицы меньшего 

Таблица 1
Текстурные характеристики углеродных носителей и рутениевых катализаторов (3 мас.% Ru) 
на их основе

Носитель

Удельная поверхность 
(SBET), м2/г

Объем пор 
(Vпор) cм3/г

Средний диаметр пор 
<d пор >, нм

Носитель Катализатор Носитель Катализатор Носитель Катализатор 

S4 379 305 0,63 0,47 6,6 6,2

S4-О1 327 299 0,42 0,41 5,2 5,5

S4-О20 348 314 0,44 0,47 5,1 6,0

S4-H0,5 308 286 0,39 0,42 5,0 5,9

S4-H 358 304 0,51 0,46 5,8 6,0

S4-Cl0,3 268 235 0,37 0,37 5,5 6,3

S4-Cl3,5 224 205 0,43 0,36 7,7 7,0

S4-N90 340 244 0,51 0,32 6,0 5,2

S4-N110 250 207 0,41 0,35 6,6 6,7

Рис. 1. Рентгенограммы углеродного носителя S4 и руте-
ниевых катализаторов, приготовленных на исходном (S4) 
и окисленных в разных условиях образцах носителя S4
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размера и с более узким распределением по разме-

рам. Диаметр частиц уменьшается в ряду: Ru/S4 >

> Ru/S4-N110 > Ru/S4-О20 > Ru/S4-N90 > Ru/S4-Н. 

Дисперсность рутения (DRu) в катализаторах рас-

считывали по формуле 

где молярная масса рутения МRu = 0,101 кг/моль, 

плотность металлического рутения ρ = 12410 кг/м3, 

средняя эффективная площадь атома металла на по-

верхности aRu = 6,13·10-20 м2, N0 — число Авогадро, 

ds — средневзвешенный диаметр частиц рутения [23]. 

Дисперсность увеличивается с уменьшением 

размеров частиц (см. табл. 2). Отметим, что для ка-

тализатора Ru/S4-Н дисперсность оказалась больше 

единицы. С учетом ошибки определения средних 

диаметров частиц это значит, что все атомы рутения 

находятся на поверхности и доступны для реаген-

тов.

Таким образом, можно полагать, что в процессе 

приготовления катализаторов на окисленном носи-

теле происходит взаимодействие отрицательно за-

ряженных поверхностных функциональных групп 

и ионов рутения, что препятствует спеканию частиц 

рутения в ходе восстановления катализатора при 

высокой температуре [8]. Следовательно, окисление 

носителя способствует улучшению диспергирова-

ния активного компонента и получению катализа-

тора с более равномерным распределением частиц 

по размерам.

Отметим, что если в катализаторах с меньшей 

дисперсностью методом ПЭМ наблюдаются только 

металлические частицы рутения, то на поверхнос-

ти образцов Ru/S4-Н и Ru/S4-N90 кроме частиц Ru0 

наблюдаются также частицы RuO2, причем концен-

трация таких частиц выше в случае наиболее дис-

персного катализатора Ru/S4-Н. Фазовое состояние 

рутения (Ru0 и RuO2) было идентифицировано по 

рентгенограммам частиц (см. рис. 2). По-видимому, 

в ходе пассивирования катализаторов газовой сме-

сью, содержащей 1 % кислорода, в катализаторах с 

мелкими частицами происходит более полный пе-

реход рутения из металлического состояния в ок-

сид. Вероятно, это связано с тем, что химический 

потенциал металла в наночастицах повышается с 

уменьшением их размера [24] и активный компонент 

в составе таких частиц практически полностью до-

ступен для реакции окисления. Попытка перевести 

весь рутений в составе высокодисперсного катали-

затора в металлическое состояние путем повторно-

го восстановления при более высокой температуре 

(400 °С) в токе водорода не привела к желаемому ре-

зультату, а только способствовала увеличению раз-

меров частиц металлического рутения вследствие 

их спекания (см. табл. 2). 

Исследование каталитических свойств. Для изу-

чения роли кислородсодержащих групп на повер-

хности углерода в аэробном окислении образцы 

окисленных S4-носителей и приготовленные на их 

основе рутениевые катализаторы были испытаны в 

окислении фенола при одинаковых (модельных) ус-

Таблица 2
Размеры частиц и дисперсность Ru в приготовленных катализаторах (результаты статистической 
обработки данных ПЭМ)

Катализатор
Размеры частиц Ru, нм*

DRu
dmin dmax <dl> <ds>

3% Ru/S4 0,63 8,65 2,35±1,16 3,01 0,44

3% Ru/S4-О20 0,65 2,72 1,51±0,42 1,74 0,76

3% Ru/S4-H 0,47 1,97 1,05±0,28 1,21 1,09

3% Ru/S4-H** 0,49 4,09 1,42±0,28 1,76 0,75

3% Ru/S4-N90 0,49 3,51 1,22±0,42 1,56 0,85

3% Ru/S4-N90** 0,59 3,66 1,60±0,51 1,94 0,68

3% Ru/S4-N110 0,88 6,71 1,97±0,82 2,34 0,57
* dmin, dmax – минимальный и максимальный диаметр частиц; <dl> = Σdi /N – средний размер частиц; 
    <ds> = Σdi

3/Σdi
2 – средневзвешенный размер на единицу поверхности. DRu – дисперсность рутения.

** Катализатор повторно восстановлен в токе водорода при 400 °С.
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ловиях проведения реакции (табл. 3, 4 и рис. 3, 4). 

Хотя эти условия не позволяют достичь ПДК по фе-

нолу (0,001 мг/л), они удобны для сравнения актив-

ности катализаторов.

В качестве характеристик активности исследу-

емых углеродных катализаторов использовались 

значения начальной скорости окисления фенола 

(WPhOH, ммоль/(л·ч)), начальной скорости уменьше-

Рис. 2. Электронные микрофотографии высокого разрешения (а, в, д) и распределение по размерам частиц 
рутения (б, г, е) для катализаторов 3 % Ru/S4 (а, б); 3 % Ru/S4-О20 (в, г); 3 % Ru/S4-Н (д, е). Стрелками показаны 
частицы рутения, для которых проведен рентгенофазовый анализ и определены межплоскостные расстояния, соот-
ветствующие либо Ru, либо RuO2. Na – число частиц рутения определенного размера, Ns – суммарное число проанали-
зированных частиц рутения
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ния концентрации общего органического углерода 

(ООУ) в водном растворе (WООУ, мг С/(л·ч)), конвер-

сия фенола (χPhOH, %) и конверсия общего органи-

ческого углерода в растворе (χООУ, %). Последняя 

характеристика свидетельствует о степени полной 

минерализации субстрата, т.е. превращении его в 

воду и углекислый газ.

С целью выявления влияния дисперсности руте-

ния DRu на каталитические свойства для образцов, 

исследованных методом ПЭМ, были рассчитаны 

значения удельной каталитической активности 

(TOF, Turnover frequency) — частоты оборотов ато-

мов поверхностного рутения в каталитическом про-

цессе: 

TOF = WPhOH(моль/(л·с))/(ν (мольRu/л)⋅DRu). 

Реакция аэробной окислительной деструкции 

фенола в присутствии гетерогенных катализаторов 

Таблица 3
Каталитические свойства углеродных образцов в реакции окисления фенола кислородом воздуха 
в водном растворе 

Образец
Начальная скорость 
окисления фенола 
WPhOH, ммоль/(л·ч)

Конверсия фенола 
χPhOH, %

Начальная скорость 
окисления ООУ* 
WООУ, мг С/(л·ч)

Конверсия ООУ 
χООУ, %

Без катализатора 0,15 7 – 7

S4 0,80 26 19,4 24

S4-О1 1,26 30 18,5 24

S4-О20 1,48 40 18,0 24

S4-H0.5 2,00 51 18,3 23

S4-H 1,26 34 19,1 27

S4-Cl0.3 0,95 35 14,8 18

S4-Cl3.5 0,28 10 6,4 10

S4-N90 0,94 24 11,5 16

S4-N110 0,64 18 4,2 7

Условия проведения реакции: 0,02 М С6Н5ОН, 3,3 г/л катализатора, t = 140 °C, Р = 50 атм, время реакции 8 ч. 
* ООУ – общий органический углерод.

Таблица 4
Каталитические свойства катализаторов 3% Ru/C в реакции окисления фенола кислородом воздуха 
в водном растворе 

Катализатор
Начальная скорость 
окисления фенола 
WPhOH, ммоль/(л·ч)

Конверсия 
фенола 
χPhOH, %

Каталитическая 
активность TOF, 

ч–1

Начальная 
скорость 

окисления ООУ 
WООУ, мг С/(л·ч)

Конверсия ООУ 
χООУ, %

3 % Ru/S4 8,45 89 19636 448 77

3 % Ru/S4-О1 8,51 80 – 502 74

3 % Ru/S4-О20 9,08 90 12152 430 73

3 % Ru/S4-H0,5 8,28 79 – 347 69

3 % Ru/S4-H 1,41 12 1316 77 18

3 % Ru/S4-Cl0,3 6,06 71 – 327 63

3 % Ru/S4-Cl3,5 7,96 75 – 303 63

3 % Ru/S4-N90 13,18 95 16650 431 78

3 % Ru/S4-N110 8,16 80 14729 306 61

Условия проведения реакции: 0,02 М С6Н5ОН, 3,3 г/л катализатора, t = 140 °C, Р = 50 атм, 
время реакции: 4 ч - для окисления фенола, 8 ч – для ООУ.
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происходит в трехфазной системе. Окислитель ис-

ходно находится в газовой фазе, субстрат находится 

в жидкой фазе, а катализатор — твердый. Поэтому 

реакция может лимитироваться: во-первых, массо-

переносом кислорода из газовой фазы в жидкую; 

во-вторых, диффузией реагентов к поверхности ка-

тализатора; в-третьих, диффузией внутри зерна ка-

тализатора и, наконец, собственно каталитической 

реакцией. Для выяснения вклада процессов массо-

переноса в общую кинетику обычно проводят серии 

экспериментов с различной частотой вращения ме-

шалки и/или с различной загрузкой катализатора, а 

также с различным размером зерна катализатора. 

Влияние частоты вращения мешалки на кинети-

ку окисления различных органических субстратов 

исследовано в работах [25, 26], где показано, что при 

вращении механической мешалки типа «пропел-

лер» с частотой более 1200 об/мин в реакторе, ана-

логичном использованному в нашей работе, реак-

ция аэробного окисления различных органических 

субстратов протекает в кинетическом режиме и не 

лимитируется массопереносом кислорода из газа в 

жидкость. Для исключения влияния внешней диф-

фузии были проведены эксперименты с различной 

навеской катализатора 3 % Ru/S4-O20, который, 

как далее будет показано, является самым активным. 

Увеличение навески катализатора в два раза (с 1,67 до 

3,3 г/л) приводит к увеличению начальной скорости 

реакции также в два раза (с 2,7 до 5,4 ммоль/(л·ч)) (см. 

рис. 5), что свидетельствует о том, что процесс катали-

тической окислительной деструкции фенола не лими-

тируется внешней диффузией. Эксперименты с различ-

ными фракциями S4 (100—500, 0—250 и 40—63 мкм) 

показали, что при размере гранул до 500 мкм внутрен-

няя диффузия не влияет заметно на кинетику реак-

ции. В последующих каталитических экспериментах 

и для приготовления Ru/C катализаторов нами была 

использована фракция 40—63 мкм, наиболее надежно 

исключающая влияние внутренней диффузии.

Рис. 3. Кинетические кривые аэробного окисления фено-
ла (а) и уменьшения концентрации общего органического 
углерода (б) в водном растворе в присутствии углерод-
ных образцов: S4 ( ), S4-01 ( ), S4-О20 (▲), S4-H0,5 ( ),
S4-H ( ), S4-Cl0,3 ( ), S4-Cl3,5 ( ), S4-N90 ( ), 
S4-N110 ( ), без катализатора ( ). Условия проведения 
процесса: 0,02 М С6Н5ОН, 3,3 г/л катализатора, темпера-
тура 140 °C, общее давление 5,0 МПа

Рис. 4. Кинетические кривые аэробного окисления фено-
ла (а) и общего органического углерода (б) в водном раст-
воре в присутствии катализаторов 3 % Ru на носителях: 
S4 ( ), S4-01 ( ), S4-020 (▲), S4-H0,5 ( ),S4-H ( ), 
S4-Cl0,3 ( ), S4-Cl3,5 ( ), S4-N90 ( ), S4-N110 ( ), без ка-
тализатора ( ). Условия проведения процесса: 
0,02 М С6Н5ОН, 3,3 г/л катализатора, температура 140 °C, 
общее давление 5,0 МПа
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Каталитические свойства окисленных углеродных 
образцов. На рис. 3 приведены кинетические кри-

вые, полученные в результате тестирования угле-

родных образцов, а в табл. 3 — начальные скорости 

и степень конверсии для фенола и общего органи-

ческого углерода. Все исследованные углеродные 

образцы ускоряют аэробное окисление фенола. Ки-

нетика его убыли в присутствии окисленных угле-

родных образцов соответствует нулевому порядку 

по концентрации фенола вне зависимости от ис-

пользованного метода предварительной обработ-

ки, а кинетика уменьшения концентрации общего 

органического углерода может быть описана экспо-

ненциальным законом. 

Для образцов S4-Cl3,5 и S4-N110, полученных 

обработкой S4 сильными окислителями в отно-

сительно жестких условиях и характеризующихся 

большим количеством поверхностных кислотных 

групп [20], наблюдается существенное снижение ка-

талитической активности по сравнению с исходным 

S4 (WPhOH и χPhOH уменьшаются в 1,5—3 раза). На об-

разцах S4-Cl0,3 и S4-N90, полученных обработкой 

S4 более мягкими окислителями (NaOCl и HNO3 

соответственно), конверсия и скорость уменьше-

ния концентрации ООУ снижаются, но конверсия и 

скорость окисления фенола остаются сравнимыми 

с их значениями для S4 или немного увеличивают-

ся. Таким образом, активность углеродных образ-

цов S4-Cl0,3 и S4-N90 повышается, и одновременно 

уменьшается селективность по отношению к глубо-

кому окислению. Окисление S4 кислородом (образ-

цы S4-О1 и S4-О20) и пероксидом водорода (образцы 

S4-H и S4-H0,5), в результате чего на поверхности S4 

образуются в основном карбонильные и фенольные, 

но не карбоксильные и лактонные группы, не при-

водит к снижению конверсии ООУ и даже позволяет 

увеличить в 1,5—4 раза начальную скорость окисле-

ния и в 1,2—2 раза конверсию фенола. Полученные 

результаты позволяют сделать вывод, что мягкое 

окисление углеродного материала кислородом и 

пероксидом повышает каталитическую активность 

материала в отношении окисления фенола, но не в 

отношении полной минерализации. Тем не менее, 

используя окислительную обработку S4, нам не 

удалось получить катализатор, сравнимый по своей 

каталитической активности и селективности в от-

ношении глубокого окисления с лучшими металл-

содержащими образцами на углеродных носителях 

[3—7].

Свойства рутенийсодержащих катализаторов. Ре-

зультаты тестирования катализаторов 3 % Ru/C (С — 

исходный и окисленные образцы углеродного носи-

теля S4) представлены в табл. 4 и на рис. 4. В при-

сутствии катализаторов Ru/C наблюдается первый 

порядок реакции по субстрату, а не нулевой как для 

углеродных образцов (см. рис. 4), что может свиде-

тельствовать об изменении механизма окисления. 

По сравнению с углеродными образцами катализа-

торы Ru/C показали существенно более высокую ак-

тивность как в окислении фенола, так и в минерали-

зации органического углерода. Так, на углеродных 

образцах конверсия фенола при 140 °С составляла от 

10 до 51 % за 8 ч реакции, а на катализаторе 3 % Ru/С 

от 71 до 95 % за 4 ч. Степень минерализации через 

8 ч реакции на окисленных углеродных образцах не 

превышала 24 %, а в присутствии Ru/С она достигла 

значений 61—78 %. Исключение составил катализа-

тор 3 % Ru/S4-H, для которого значения χPhOH (4 ч) 

и χООУ (8 ч) равны 12 % и 18 %, соответственно, что 

ниже, чем на образце S4-H (20 % и 27 %) (см. табл. 3 

и 4). Объяснить этот факт можно или изменением 

электронного состояния рутения в составе этого 

катализатора на каталитически неактивное (RuO2) 

и/или слишком высокой дисперсностью. Известно, 

что уменьшение размеров частиц активного компо-

нента ниже определенных критических значений 

может приводить к уменьшению активности ката-

лизаторов [27—30]. 

Активность катализаторов 3 % Ru/С на основе 

сильно окисленных носителей (Ru/S4-Cl0,3, Ru/

S4-Cl3,5 и Ru/S4-N110), так же, как и для углерод-

ных образцов, не содержащих рутений, оказалась 

Рис. 5. Кинетические кривые аэробного окисления фе-
нола в водном растворе в присутствии катализатора 
3 % Ru/S4-O20 в количестве (г/л): 1,67 (▲), 3,3 ( ). 
Условия проведения процесса: 0,02 M С6Н5ОН; температу-
ра 140 °C, общее давление 5,0 МПа
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ниже активности катализатора на основе исходного 

S4. Так, в присутствии Ru/S4 χООУ составляет 77 % 

после 8 ч реакции. Для катализаторов на носителях, 

окисленных HNO3 и NaOCl и содержащих макси-

мальные концентрации поверхностных функци-

ональных групп [21], χООУ составляет только 61—

63 %. Конверсия фенола в присутствии катализато-

ров Ru/S4-Cl0,3, Ru/S4-Cl3,5 и Ru/S4-N110 на 10—

20 % ниже, чем в присутствии Ru/S4.

Образцы Ru/S4-О20 и Ru/S4-N90 с высоким 

содержанием карбонильных групп относительно 

карбоксильных [21] показали следующие каталити-

ческие свойства: Ru/S4-О20 — аналогичен Ru/S4, а 

Ru/S4-N90 более активен в окислении фенола, чем 

Ru/S4, но не в уменьшении концентрации ООУ, т.е. 

минерализации органики. Из кинетических данных 

(см. табл. 4) следует, что в присутствии катализато-

ра Ru/S4-О20 в тех же условиях проведения реакции 

99 %-ная конверсия фенола будет достигнута через 

10 ч, а в присутствии Ru/S4-N90 — примерно через 

7 ч. Такой конверсии достаточно для того, чтобы фе-

нолсодержащие сточные воды были отправлены на 

биологическую очистку. 

После окончания реакции (8 ч) реакционные 

растворы были проанализированы на содержание 

рутения методом атомно-эмиссионной спектрос-

копии. Обнаружено, что из катализатора, приго-

товленного на основе исходного S4, вымывается 

1,9 % исходного количества рутения, введенного 

в катализатор. Катализаторы, приготовленные на 

основе окисленных носителей, оказались более 

устойчивыми к вымыванию активного компонен-

та (0,8—1,0 %). Наименьшее количество рутения 

(0,8 %) вымывается из образцов на S4-О20, S4-N90 и 

S4-N110. Бóльшую устойчивость к вымыванию ак-

тивного компонента катализаторов, приготовлен-

ных на основе окисленного Сибунита, можно объ-

яснить более высокой дисперсностью активного 

компонента таких катализаторов и соответственно 

более сильным связыванием активного компонен-

та с поверхностью. Заметной корреляции между 

каталитическими свойствами рутениевых образцов 

и дисперсностью активного компонента не обна-

руживается, о чем свидетельствуют значения TOF 

(см. табл. 4).

Таким образом, наиболее высокую каталити-

ческую активность и устойчивость к вымыванию 

активного компонента показали катализаторы 3 % 

Ru/S4-О20 и 3 % Ru/S4-N90. Каталитические свойс-

тва этих образцов сравнимы с активностью лучших 

из описанных в литературе рутениевых катализато-

ров как на углеродных носителях [31—33], так и на 

оксидах церия и циркония. Учитывая то, что приго-

товление носителя S4-О20 путем окисления влаж-

ным воздухом значительно менее трудоемко, чем 

окисление азотной кислотой, рутенийсодержащий 

катализатор на основе этого носителя может быть 

предложен для практической разработки процессов 

глубокого аэробного окисления фенола и его про-

изводных в сточных водах при температуре 140—

160 °С и давлении воздуха 5,0 МПа. Однако для каж-

дого конкретного практического случая в рамках 

НИОКР должны быть выполнены дополнительные 

исследования кинетики окисления конкретных 

соединений класса фенолов в зависимости от па-

раметров процесса (температура, концентрации и 

т.д.), а также состава промежуточных и конечных 

продуктов окисления. 

Заключение

Углеродный материал Сибунит-4 (S4), окислен-

ный в различных условиях, проявляет каталитичес-

кую активность в аэробном жидкофазном окисле-

нии фенола. Увеличению активности способствует 

мягкое окисление исходного углеродного материала 

(кислородом и пероксидом водорода), приводящее 

к образованию на поверхности преимущественно 

фенольных и карбонильных групп. Более жесткие 

условия окисления (гипохлоритом натрия или азот-

ной кислотой) создают на поверхности высокую 

концентрацию карбоксильных и лактонных групп, 

что обусловливает снижение каталитической ак-

тивности. 

Активность рутениевых катализаторов, приго-

товленных на основе исходного и окисленных об-

разцов Сибунита-4, значительно выше активности 

углеродных образцов. Каталитические свойства об-

разцов на носителях, окисленных влажным возду-

хом и азотной кислотой при умеренной температуре 

и содержащих большее количество карбонильных 

и фенольных групп, чем карбоксильных и лактон-

ных, оказались немного лучше свойств катализато-

ра, приготовленного на неокисленном Сибуните-4. 

Активность таких катализаторов сравнима с актив-

ностью лучших рутениевых катализаторов на осно-

ве углеродных носителей, описанных в литературе. 

Очень высокая дисперсность активного компонен-

та, достигаемая на носителе, окисленном перокси-

дом водорода, когда все атомы рутения доступны 
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для реагентов, приводит к уменьшению каталити-

ческой активности.

Рутенийсодержащие катализаторы на основе 

окисленного Сибунита-4 более устойчивы к вымы-

ванию активного компонента по сравнению с ката-

лизатором на исходном носителе, что обусловлено 

формированием на окисленном носителе частиц 

рутения меньшего среднего диаметра с более узким 

распределением по размерам.

Катализатор 3 % Ru/С на основе Сибунита-4, 

окисленного влажным воздухом, может быть пред-

ложен для разработки промышленных процессов 

окислительной очистки сточных вод от органичес-

ких экотоксикантов класса фенолов методом аэроб-

ного жидкофазного окисления.
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Введение
Оксиды олефинов (оксид пропилена и эпихлор-

гидрин) являются важными продук тами основного 

органического и нефтехимического синтеза. Обла-

дая высокой реакционной способностью, они лежат 

в основе многотоннажных процес сов органичес-

кого синтеза таких практически важных веществ, 

как гликоли, карбитолы, глицерин, циклические 

карбона ты, тиогликоли, неионогенные поверх-

ностно-активные вещества и др. В современной 

химической промышленности оксиды олефинов 

получают с использованием каталитических окис-

лительных процессов, доля которых неуклонно 

растет. Активными катализаторами их синтеза яв-

ляются титансодержащие цеолиты. Перспектив-

ность их использования объясняется возможностью 

взаимосвязанного управления составом и микро-

структурой катализатора на молекулярном уровне, 

что позволяет получать высокоактивные контакты с 

заданными каталитическими свойствами. Поэтому 

разработка высокоэффективных гетерогенных ка-

тализаторов жидкофазного эпоксидирования явля-

ется актуальной задачей, решение которой позволит 

создать экологически чистые промышленные про-

изводства для получения оксидов олефинов. 

Титансодержащий цеолит с пространственной 

структурой типа MFI является одним из наиболее 

высокоэффективных и перспективных катализато-

ров селективного жидкофазного окисления органи-

ческих соединений водными растворами пероксида 
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водорода. Полученный нами в лабораторных усло-

виях образец порошкообразного титансодержащего 

цеолита имел удельную поверхность 269 м2/г, объ-

ем пор 0,155 см3/г, характерный диаметр пор 3,2—

4,5 нм. Образец показал высокую каталитическую 

активность в процессе жидкофазного эпоксидиро-

вания [1], однако его существенным недостатком яв-

ляется малый размер частиц (200—300 нм) [2, 3]. Это 

в значительной степени осложняет организацию 

крупнотоннажного непрерывного процесса, при-

водит к необходимости введения ряда дополнитель-

ных стадий, связанных с отделением катализатора 

от реакционной массы, что в конечном итоге ухуд-

шает технико-экономические показатели процесса. 

Формование порошка в гранулы с сохранением его 

активности позволит устранить указанные недо-

статки и эффективно использовать титансодержа-

щий цеолит в промышленных масштабах для орга-

низации непрерывных процессов со стационарным 

слоем катализатора. 

К основным методам формования следует отнес-

ти способы, основанные на гранулировании, нане-

сении на твердые носители, а также формирование 

высокопористого ячеистого материала из силика-

лита титана, получаемого методом дублирования на 

открытоячеистой полимерной матрице. 

В работах [4, 5] предлагается получать гранулы 

катализатора на основе титансодержащего цеолита 

путем смешения неактивной основы (оксид алюми-

ния или силикагель) и связующего вещества (мети-

лгидроксицеллюлоза, полиспирты, фруктоза, пен-

таэритрит) с последующим формованием, сушкой 

и обжигом при 500—750 °С. Авторы показали, что 

природа основы в значительной степени оказывает 

влияние на активность и селективность TS-1 в реак-

циях окисления. 

Авторами [6] разработан способ получения гра-

нул силикалита титана размером 1—2 мм. Исход-
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ную смесь, содержащую силикалит титана, тетра-

метоксисилан, метилцеллюлозу и алифатический 

спирт (метанол, этанол, н-пропанол) подвергают 

экструзии с последующими сушкой при 120 °С в 

течение 16 ч и прокаливанием при 500 °С в течение 

5 ч. 

Однако в работах [4—6] отсутствуют данные о 

механической прочности получаемых контактов, 

что не позволяет судить о возможности промыш-

ленного использования таких катализаторов.

Поверхностное нанесение титансодержащего 

цеолита на различные носители осуществляется за 

счет взаимодействия гидроксильных групп цеолита 

и поверхностных гидроксильных групп носителя с 

образованием связей Si—O—Si [7—9]. Так, авторы 

[10] предложили метод иммобилизации силикалита 

титана, включающий многократную обработку но-

сителя, обладающего «сотовой» структурой, суспен-

зией силикалита титана (50—90 г TS-1/100 г воды) с 

последующими сушкой и прокаливанием. 

Метод получения высокопористого ячеистого 

материала из титансодержащего цеолита, пред-

ложенный в работе [11], заключается в пропитке 

открытоячеистого полимерного материала реак-

ционной массой, полученной гидролизом тетраэ-

тилортосиликата в водном растворе тетрапропи-

ламмонийгидроксида с добавлением спиртового 

раствора тетрабутилортотитаната и последующим 

гидротермальным синтезом. После промывки и вы-

жигания полимерного материала при 550 °С получа-

ют каркасный катализатор. 

Несмотря на то что в литературе предложено 

достаточное количество способов иммобилизации 

титансодержащего цеолита на инертных носителях, 

полученные образцы или обладают низкой катали-

тической активностью и селективностью в реакциях 

эпоксидирования, или имеют малый срок службы 

за счет вымывания активного компонента с носи-

теля при контакте с реакционной массой. В связи 

с этим разработка технологии и создание промыш-

ленного гранулированного катализатора, активного 

и устойчивого к вымыванию, является актуальной 

практической задачей.

Для придания порошкообразным материалам 

нужной формы в настоящей работе применены спо-

собы, основанные на гранулировании и нанесении 

активного компонента на твердые носители с целью 

разработки эффективного гетерогенного катализа-

тора жидкофазного эпоксидирования олефинов пе-

роксидом водорода.

Экспериментальная часть

Катализатор на носителе получали нанесением 

на твердый алюмооксидный носитель (высокопо-

ристый ячеистый материал, содержащий в основ-

ном α-Al2O3, поверхность которого была развита до 

200 м2/г нанесением γ-Al2O3) активного компонен-

та — титансодержащего цеолита, полученного мето-

дом «смешения алкоксидов». 

Гранулированный катализатор приготавливали 

смешением порошкообразного титансодержащего 

цеолита, полученного по методике [12], со связую-

щим, взятым в количестве 5—40 мас.% в расчете на 

сухой цеолит. В качестве связующих компонентов 

использовали тетраэтилортосиликат, силикагель, 

борную кислоту, оксид и гидроксид алюминия, 

алюмосиликатный клей, а также связки на осно-

ве солей алюминия А12(ОН)5NO3, А13(ОН)8NO3, 

А14(ОН)11NO3 (приведенные формулы не отражают 

полного состава молекул основных солей алюми-

ния, так как не включают аква-, гидроксо-, оксо- и 

других групп, характерных для этих соединений). 

Цеолит со связующим перемешивали в течение 15—

20 мин, после чего к полученной смеси добавляли 

воду и пластификатор и перемешивали еще в тече-

ние 30—40 мин до получения пластичной, хорошо 

формуемой массы. Пластификаторы — карбоксиме-

тилцеллюлозу и поливиниловый спирт — вводили 

в количестве 0,2—10 % от суммарной массы связу-

ющего и цеолита. Полученную пасту формовали 

с помощью лабораторного шприца. Экструдаты — 

цилиндры диаметром 1,5—2,3 мм и длиной 3—

5 мм — подсушивали на воздухе при комнатной 

температуре в течение 2—3 ч, а затем подвергали 

термической обработке при 100—150 °С в течение 

2—3 ч. После удаления большей части воды (на ста-

дии сушки) гранулы прокаливали при 250—350 °С в 

течение 4—5 ч. 

Каталитические испытания образцов титан-

содержащего цеолита в процессах жидкофазного 

эпоксидирования олефинов (пропилена, аллилхло-

рида) пероксидом водорода в среде органических 

растворителей (метанола, изопропилового спирта) 

проводили на лабораторной установке периодичес-

кого действия с предварительно измельченным до

45 мкм катализатором при 40 °С и мольном соотно-

шении олефин : пероксид водорода, равном 3. Под-

робное описание методики проведения экспери-

ментов изложено в работе [13]. В качестве критерия 

активности катализатора использовали выход целе-
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вых продуктов — оксида пропилена и эпихлоргид-

рина — в расчете на пероксид водорода.

Компоненты реакционной смеси анализирова-

ли методом ГЖХ на хроматографе Хромос ГХ-1000, 

снабженном пламенно-ионизационным детектором 

с металлической колонкой (2 м × 3 мм), заполненной 

носителем Chromatron-N-AW-DMCS (0,2—2,25 мм) с 

нанесенной на него жидкой хроматографической 

фазой Reoplex-400 в количестве 15 % от массы носи-

теля. Определение пероксида водорода проводили 

путем йодометрического титрования.

Механическую прочность гранул при раздав-

ливании с приложением усилий «по образующей» 

определяли на приборе ИПГ-1 по методикам испы-

таний, принятым для формованных цеолитов [14], 

основанным на определении предельной силы, не-

обходимой для разрушения гранул при однородном 

сжатии между двумя параллельными плоскостями. 

ИК-спектры образцов катализатора были сняты 

на воздухе при комнатной темпе ратуре в таблетках 

КВr в области 400—4000 см–1 на ИК-фурье-спект-

рометре IRAffinity-1 фирмы «Shimadzu». Рентгеног-

раммы порошкообразных образцов соединений за-

писывали с помощью дифрактометра Shimadzu LAB 

XRD-6000 (CuKα-излучение, никелевый фильтр, 

сцинтилляционный счетчик, напряжение 30 кВ, ток 

30 мА) в области углов 2θ = 10÷80°, скорость сканиро-

вания 2 градус/мин с шагом 0,02°. Идентификацию 

соединений осуществляли по картотеке JCPDS.

Измерение удельной поверхности, суммарного 

объема пор и распределения объема пор по разме-

рам твердых дисперсных материалов проводили на 

автоматическом газо-адсорбционном анализаторе 

TriStar 3020 производства «Micromeritics». На осно-

вании полученных данных в автоматическом режи-

ме рассчитывались параметры пористой структуры 

образцов катализатора.

Результаты и их обсуждение

Лабораторные исследования показали, что метод 

нанесения активного вещества (титансодержащего 

цеолита) на твердый алюмооксидный носитель име-

ет ряд существенных недостатков. В частности, по-

лученный таким образом трегерный контакт имеет 

малый срок службы за счет вымывания активного 

компонента с поверхности носителя при контакте с 

реакционной массой. Так, при проведении несколь-

ких последовательных синтезов на одном и том же 

катализаторе (рис. 1) активность последнего быст-

ро снижается, что обусловлено уменьшением доли 

активного компонента на поверхности носителя и 

подтверждается гравиметрическим анализом об-

разцов катализатора.

Анализ результатов каталитических испытаний 

показывает, что метод нанесения не обеспечивает 

требуемой стабильности катализатора и не может 

быть применен для приготовления промышленного 

катализатора жидкофазного эпоксидирования оле-

финов. 

Альтернативным нанесению способом являет-

ся метод экструзионного гранулирования титан-

содержащего цеолита. Он включает три основные 

стадии: 1) синтез «скелета», в качестве которого вы-

ступает титансодержащий цеолит; 2) смешение мел-

кокристаллического катализатора со связующим; 

3) собственно формование. В качестве связующего 

возможно использование как органических, так и 

неорганических веществ, обладающих вяжущими 

свойствами (алюмосиликаты, оксид алюминия, 

оксид кремния и другие природные и синтетичес-

кие материалы) [15]. Метод экструзии относитель-

но прост и позволяет получать гранулы различных 

форм и размеров, обладающих достаточно высокой 

механической прочностью.

Следует отметить, что наличие связующего и 

его природа в значительной степени влияют на ка-

талитические свойства титансодержащего цеоли-

та. С целью создания формованного гетерогенно-

Рис. 1. Динамика изменения конверсии пероксида водо-
рода в синтезе оксида пропилена (1) и эпихлоргидрина (3), 
выхода оксида пропилена (2) и эпихлоргидрина (4) 
при повторных синтезах
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го катализатора были проведены систематические 

исследования, позволившие осуществить выбор 

оптимального связующего компонента. Основны-

ми критериями, по которым оценивались образцы 

гранулированного катализатора, полученные с ис-

пользованием различных связующих, были меха-

ническая прочность и каталитическая активность в 

процессе эпоксидирования ненасыщенного соеди-

нения пероксидом водорода.

Из работ [16, 17] известно о широком применении 

гидрозолей поликремниевой кислоты в качестве свя-

зующих материалов, наполнителей в керамических 

изделиях, универсальных носителей катализаторов 

и др. С учитом специфики жидкофазных процессов 

эпоксидирования олефинов значительный интерес 

представляет использование кремнийсодержащих 

связующих на основе тетраэтилортосиликата и си-

ликагеля, которые после соответствующих обрабо-

ток образуют поликремниевую кислоту. Она, в свою 

очередь, является инертной в реакции эпоксидиро-

вания связи С=С пероксидом водорода.

При использовании тетраэтилортосилика-

та для приготовления гранулированного катали-

затора проводили его частичный гидролиз вод-

но-спиртовым раствором (массовое соотношение 

H2O : C2H5OH = 4,5) [18]. Полученный раствор свя-

зующего (в количестве 5—15 мас.%) добавляли к рас-

четному количеству порошкообразного титансодер-

жащего цеолита и перемешивали полученную смесь 

до пастообразного состояния. 

Для улучшения пластичности массы в нее до-

бавляли пластификатор. Использование пластифи-

катора позволяет достичь оптимального сочетания 

структурных и механических свойств формуемой 

системы. Однако в связи с отсутствием единой тео-

рии взаимодействия систем «твердая фаза—пласти-

фикатор» подбор добавок до сих пор ведется эмпи-

рическим путем. Кроме того, выбор пластификатора 

для конкретной системы должен сопровождаться 

длительными исследованиями структурно-меха-

нических характеристик, таких как пластичность, 

эластичность, период релаксации и др. Поэтому для 

получения гранулированного титансодержащего 

катализатора были применены наиболее распро-

страненные пластификаторы, а именно карбокси-

метилцеллюлоза и поливиниловый спирт, которые 

вводили в количестве 0,2—10 % от суммарной мас-

сы связующего и цеолита. Окончательный выбор 

пластификатора был определен по наилучшей фор-

муемости смесей одинакового состава. Системы, в 

которых использовалась карбоксиметилцеллюлоза, 

обладали лучшими реологическими свойствами, 

тогда как при использовании поливинилового спир-

та возникали сложности при экструзии (системы с 

содержанием поливинилового спирта менее 2 % не 

формовались). Кроме того, относительная механи-

ческая прочность образцов, полученных при прочих 

равных условиях с применением поливинилового 

спирта, была ниже. В ходе исследований было опре-

делено также количество пластификатора, необхо-

димое для создания хорошо формуемой массы, и для 

дальнейшего получения образцов гранулированно-

го катализатора в качестве пластификатора вводили 

карбоксиметилцеллюлозу в количестве 2—3 мас.%. 

Гранулы, получаемые на выходе из экструдера, 

подсушивали на воздухе, а затем в конвекционной 

сушилке при 110 °С. Затем образцы прокаливали 

при 350 °С и подвергали прочностным испытаниям. 

Механическая прочность гранул на раздавливание 

при различных соотношениях тетраэтилортосили-

ката и порошкообразного титансодержащего цеоли-

та составила 7,8—10,1 кгс/см2. Учитывая невысокую 

механическую прочность полученных образцов и 

невозможность их использования для работы в ста-

ционарном слое, дальнейшее их исследование не 

проводили.

Силикагель может использоваться как в виде но-

сителя, так и в качестве связующего материала для 

различных каталитических систем [19—21]. Поэто-

му для гранулирования титансодержащего цеолита 

нами был применен свежеприготовленный силика-

гель с содержанием SiO2 40 мас.%, полученный по 

методике, описанной в работе [22]. Соотношение 

между количеством силикагеля и порошкообраз-

ным катализатором изменяли в интервале от 1 : 1 до 

1 : 4. Для улучшения реологических свойств к массе 

добавляли карбоксиметилцеллюлозу. После фор-

мования, сушки и прокаливания гранулированные 

образцы подвергали испытаниям на механическую 

прочность. Гранулы показали низкие прочностные 

характеристики (4,8—3,2 кгс/см2), что может быть 

обусловлено недостаточной связующей способнос-

тью силикагеля.

Оксид бора может быть применен в качестве 

связующего компонента как в отдельности, так и в 

различных сочетаниях с другими веществами [19, 

23]. Поэтому были исследованы системы, в которых 

связующими для титансодержащего порошкообраз-

ного цеолита были смесь B2O3 и свежеприготовлен-

ного силикагеля, а также чистый оксид бора. 
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В качестве источника оксида бора использовали 

борную кислоту (Н3ВО3), которая при термической 

обработке при 235 °С дает B2O3. Экструдаты, приго-

товленные с использованием в качестве связующего 

только борной кислоты (содержание Н3ВО3 варьи-

ровали в интервале 10—40 мас. % в расчете на по-

рошкообразный цеолит), показали невысокую ме-

ханическую прочность (до 1,5 кгс/см2).

Образцы гранулированного титансодержащего 

катализатора, полученного с использованием в ка-

честве связующего смеси силикагеля и B2O3, пока-

зывают достаточно хорошие значения механической 

прочности на раздавливание. Так, образец с на-

именьшей механической прочностью (4,4 кгс/см2) 

был получен при массовом соотношении силика-

гель/Н3BO3, равном 2:1 (массовая доля связки 50 %). 

Увеличение содержания борной кислоты в связке 

приводит к росту механической прочности. При 

равном соотношении компонентов этот показатель 

увеличился до 9,1 кгс/см2, а при соотношении 1:2 ме-

ханическая прочность достигла 15,4 кгс/см2. Обла-

дая неплохой механической прочностью на раздав-

ливание, образцы имели малую гидроустойчивость, 

что является их существенным недостатком. Так, 

гранулированный катализатор, погруженный в во-

ду, разрушался уже через 1,5—2 ч. Подобное явление 

наблюдалось и в случае образцов, приготовленных 

с использованием в качестве связки только борной 

кислоты. Невысокую гидроустойчивость образцов 

катализатора, в которых связующим является B2O3, 

можно объяснить тем, что оксид бора частично или 

полностью вступает во взаимодействие с водой, что 

приводит к разрушению ранее образованных связей 

с частицами титансодержащего цеолита. Использо-

вание такого катализатора невозможно, так как на-

личие даже небольшого количества воды в реакци-

онной массе (например, приходящей с пероксидом 

водорода) может вызвать его разрушение.

Значительный интерес представляют алю мо-

силикатные системы или алюмосиликатные клеи, 

ко торые готовят путем смешения раство ров сили-

ката и алюмината натрия. Главное их достоинство 

в том, что они связывают компоненты, придавая им 

высокие прочностные характеристики. В зависи-

мости от состава связки и ее количества прочность 

при сжатии образцов может достигать 500 МПа 

[19]. Для приготовления такой связки используют 

одно-, двух- и трехмодульное жидкое стекло и щелоч-

ной раствор гидроксида алюминия, образующийся 

при растворении А1(ОН)3 в 45 %-ном растворе ще-

лочи. Полученный гранулированный катализатор с 

использованием 10 % такой алюмосиликатной связ-

ки имеет прочность 58,2—60,2 кгс/см2, однако ката-

лизатор насыщается сильноосновными солями, что 

приводит к снижению его каталитических свойств в 

реакции эпоксидирования. Так, за 3 ч реакции вы-

ход оксида пропилена составил 3,1 % в метаноле и 

1,5 % в изопропаноле при степени превращения пе-

роксида водорода  6,3 и 3,8 % соответственно; выход 

эпихлоргидрина не превышал 2 % при степени пре-

вращения пероксида водорода около 5 %. 

Оксид алюминия является одним из наиболее 

широко используемых носителей для различных 

катализаторов. Кроме того, он может применять-

ся и как связующий компонент для формирования 

гранулированных катализаторов. Для оценки такой 

возможности в качестве связующего был использо-

ван α-Al2O3 с размером частиц до 10 мкм. Для полу-

чения гранулированного титансодержащего цеолита 

порошкообразный катализатор смешивали с окси-

дом алюминия, добавляли пластификатор и воду в 

количестве, необходимом для создания пластичной 

массы. Содержание оксида алюминия варьирова-

ли от 10 до 40 мас.% в расчете на порошкообразный 

цеолит. Гранулы после экструзии сушили при 110—

120 °С и прокаливали при 550 °С. Полученные об-

разцы испытывали на механическую прочность и 

каталитическую активность. В ходе прочностных 

испытаний образцов было установлено, что с повы-

шением количества оксида алюминия гранулы ста-

новятся более прочными (табл. 1).

Данные табл. 1 показывают, что увеличение ме-

ханической прочности образцов гранулированного 

катализатора сопровождается снижением каталити-

ческой активности. Это объясняется тем, что при по-

вышении содержания оксида алюминия в образцах 

катализатора уменьшается количество активного 

компонента (титансодержащего цеолита). Кроме то-

го, увеличение содержания оксида алюминия при-

водит к росту количества кислотных центров, кото-

рые негативно влияют на селективность процесса, 

ускоряя нежелательные реакции раскрытия эпок-

сидного цикла, приводящие к образованию побоч-

ных продуктов. Таким образом, для приготовления 

гранулированного катализатора эпоксидирования 

применение порошка α-Al2O3 в качестве связующего 

в больших количествах нецелесообразно. 

Уменьшить количество Al2O3 в готовом катали-

заторе с сохранением его прочностных свойств воз-

можно при условии, что связующее будет разлагать-
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ся до Al2O3 в процессе сушки и прокаливания уже 

готовых гранул. Это приведет к образованию новых 

химических связей оксида алюминия с цеолитом и 

как следствие к упрочнению гранул. В качестве ре-

агентов, подходящих для этой цели, могут высту-

пать вещества, разлагающиеся до оксида алюминия 

при относительно невысокой температуре (не выше 

550 °С). Наиболее привлекательным реагентом яв-

ляется гидроксид алюминия, который в зависимос-

ти от кристаллической модификации разлагается до 

соответствующего оксида в интервале температур 

250—1200 °С. В данной работе был использован све-

жепереосажденный гидроксид алюминия, получен-

ный по следующей схеме:

2Al(OH)3 + 3H2SO4 → Al2(SO4)3 + 6H2O;

Al2(SO4)3 + 6NH4OH →
→ 2AlOOH + 3(NH4)2SO4 + H2O.

При этом образуется гидроксид алюминия со 

структурой так называемого псевдобемита [24]. По-

лученный после промывки и фильтрования AlOOH 

представляет собой густую пульпу с содержанием 

основного вещества 17—19 мас.%. Гидроксид алю-

миния для формования брали в таком количестве, 

чтобы конечное содержание Al2O3 в образцах ката-

лизатора составляло от 5 до 40 мас.%. Использова-

ние свежепереосажденного гидроксида алюминия 

в качестве связующего для формования гранулиро-

ванного катализатора дало следующие прочностные 

характеристики: 10,3—31,5 кгс/см2 при содержании 

Al2O3 5—40 мас.%. Подобные относительно невысо-

кие результаты могут быть обусловлены следующи-

ми факторами: размер первичных частиц получае-

мого свежепереосажденного гидроксида алюминия, 

его пористая или морфологическая структура не оп-

тимальны для экструзии; он не полностью разлага-

ется до Al2O3 при температуре прокаливания 550 °С; 

время прокаливания (5 ч) недостаточно для форми-

рования прочной структуры экструдата и др. 

Для улучшения прочностных характеристик 

сорбентов и катализаторов часто используют метод 

пептизации, заключающийся в том, что к гидрок-

сиду алюминия добавляют небольшое количество 

растворяющего его реагента, разрушающегося при 

прокаливании. В процессе пептизации образуются 

соли, которые остаются в массе после формования, 

а при термообработке разлагаются с образованием 

оксида алюминия. 

Известно, что только у псевдобемитного гидрок-

сида при взаимодействии с сильными кислотами 

образуются растворимые основные соли, способ-

ные формировать тиксотропные системы [25]. Поэ-

тому для получения гранулированного катализато-

ра в качестве связующего был использован AlOOH, 

пептизированный 20 %-ной азотной кислотой. Ко-

личество HNO3 варьировали в пределах 5—95 мас.% 

в расчете на гидроксид алюминия.

Метод пептизации AlOОН привел к увеличению 

механической прочности образцов катализатора по 

сравнению с непептизированными образцами и гра-

нулами, полученными при использовании в качест-

ве связующего α-Al2O3. Так, при содержании Al2O3 в 

конечном образце 10 и 40 мас.% механическая про-

чность составила 19,7 и 49,3 кгс/см2 соответственно. 

Это объясняется тем, что образующиеся основные 

соли алюминия, находящиеся в высокодиспер-

гированном состоянии, создают коагуляционные 

связи, соединяющие пространственной структур-

ной сеткой сравнительно грубодисперсные части-

Таблица 1 
Зависимость механической прочности и выхода целевых продуктов от содержания связующего (Al2O3) 
в катализаторе

Содержание Al2O3 
в катализаторе, мас.%

Механическая 
прочность, кгс/см2

Выход, %

оксида пропилена1 оксида пропилена2 эпихлоргидрина3

10 13,1 69,7 48,4 65,9

15 16,3 68,3 46,6 63,4

20 20,4 64,7 43,8 60,1

40 28,2 55,1 35,8 53,5
1 В среде метанола при степени превращения пероксида водорода (ХПВ) 75 %.
2 В среде изопропилового спирта при ХПВ = 55 %.
3 При ХПВ = 70 %.
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цы титансодержащего цеолита. Однако количество 

солей, образующихся в процессе пептизации, малó 

по сравнению с гидроксидом алюминия, который 

находится в виде макрочастиц и соответственно об-

разует меньшее количество контактов цеолит—свя-

зующее—цеолит. Можно сделать вывод, что именно 

соли алюминия образуют коагуляционные связи 

между частицами катализатора, которые и обус-

ловливают за прочность гранул. Очевиден тот факт, 

что при увеличении количества гидроксонитратов в 

связке получаемый гранулированный катализатор 

обладает более высокими механическими характе-

ристиками.

Альтернативным вариантом является использо-

вание готовых оснувных солей алюминия в качес-

тве связующих при гранулировании адсорбентов и 

цеолитов. В частности, в работе [19] предлагается 

использовать гидроксонитраты и гидроксохлори-

ды алюминия, которые после прокаливания при 

350—550 °С полностью переходят в Al2O3, придавая 

гранулам высокую прочность.

В качестве связующих нами были использованы 

свежеприготовленные основные соли алюминия 

Аl2(ОН)5NO3, Аl3(ОН)8NO3, Аl4(ОН)11NO3 (при-

веденные формулы не отражают полного состава 

молекул основных солей алюминия, так как не 

включают аква-, гидроксо-, оксо- и других групп, 

характерных для этих соединений). Для их полу-

чения к свежеосажденному гидроксиду алюминия 

постепенно добавляли при перемешива нии рас-

четное количество 40 %-ной азотной кислоты, под-

держивая рН среды на уровне 4—6. Для ускорения 

взаимодействия кислоты с осадком гидроксида 

смесь нагревали до температуры 50 °С. Необходимо 

отметить, что образующиеся оксинитраты имеют 

различное агрегатное состояние: так, соль с соотно-

шением Al/NO3 = 2 представляет собой опалесциру-

ющий раствор (золь), а при соотношении Al/NO3 >

> 2 — «студень».

Для получения пластичной, хорошо формуемой 

массы порошок титансодержащего цеолита смеши-

вали с основной солью — оксинитратом алюминия, 

добавляли необходимое количество воды и плас-

тификатора (карбоксиметилцеллюлозы), тщатель-

но перемешивая в течение 30—40 мин. Затем массу 

формовали с помощью лабораторного шприца. По-

лученные гранулы подсушивали на воздухе, а затем 

в сушильном шкафу при 120 °С около 3 ч. Прокали-

вание проводили при 250—450 °С. 

При прокаливании равномерно распределенная 

основная соль оксинитрата алюминия постепенно 

разлагается с образованием Аl2О3, который свя-

зывает частицы титансодержащего цеолита в про-

чный монолит. Именно образование оксида алю-

миния в уже сформованных изделиях придает им 

более высокую механическую прочность, чем при 

использовании в качестве связующего уже «готово-

го» Аl2О3. 

В результате сравнительных испытаний было 

установлено, что с увеличением основности связу-

ющего при прочих равных условиях механическая 

прочность образцов гранулированного катализато-

ра уменьшается (табл. 2). 

Дальнейшие исследования проводили с исполь-

зованием 5,6-оксинитрата алюминия Аl2(ОН)5NO3. 

Для определения оптимального количества свя-

зующего была приготовлена серия образцов с раз-

личным содержанием Аl2О3 в готовых гранулах (5—

30 мас.%). 

Для образцов гранулированного катализатора, 

полученных данным методом, была определена их 

механическая прочность и оценена каталитическая 

активность в процессе эпоксидирования.

Из рис. 2 видно, что с увеличением содержания 

Аl2О3 в готовых гранулах прочность возрастает. 

Однако каталитическая активность образцов сни-

жается, что видно по уменьшению выхода целевого 

продукта. Механическая прочность при содержа-

нии Аl2О3 10—15 % составляет 54—68 кгс/см2, что 

является достаточным для катализаторов, исполь-

зуемых в реакторах с неподвижным слоем, для про-

ведения жидкофазных реакций [26]. Дальнейшее 

увеличение количества оксида алюминия приводит 

к повышению прочности, однако уменьшение вы-

хода целевого эпоксида является более значимым 

фактором.

Таблица 2
Зависимость механической прочности катализатора от типа связующего

Показатель
Связующее (содержание Аl2О3 в прокаленном цеолите 15 мас.%) 

Аl2(ОН)5NO3 Аl3(ОН)8NO3 Аl4(ОН)11NO3

Механическая прочность, кгс/см2 68,2 60,7 55,1
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Таким образом, для получения каталитически ак-

тивного, механически прочного гранулированного 

титансодержащего цеолита в качестве связующего 

компонента может быть рекомендован 5,6-оксинит-

рат алюминия в количестве 10—15 мас.% (в пересчете 

на Аl2О3). Этапы технологического процесса изготов-

ления гранулированного катализатора методом экс-

трузионного формования с использованием в качест-

ве связующего оксинитрата алюминия следующие:

1) получение связующего — 5,6-оксинитрата алю-

миния;

2) смешение порошкообразного титансодержа-

щего цеолита со связующим;

3) экструзия гранул катализатора и их предвари-

тельная термообработка;

4) прокаливание образцов с целью повышения 

механической прочности.

Гранулированный катализатор, полученный по 

данной технологии, обладает высокой каталитичес-

кой активностью, селективностью и механической 

прочностью в процессе эпоксидирования перокси-

дом водорода ненасыщенных углеводородов по свя-

зи С=С.

Для подтверждения того, что при гранулирова-

нии титансодержащего цеолита с использовани-

ем оксинитрата алюминия в качестве связующего 

кристаллическая решетка не претерпевает каких-

либо изменений (кроме появления рефлексов, от-

носящихся к структуре образуемого в процессе про-

каливания γ-Al2O3), был проведен рентгенофазовый 

анализ образцов порошкообразного и гранулиро-

ванного катализаторов, полученных в оптимальных 

условиях. Сравнение рентгенограмм порошка, по-

лученного истиранием гранулированного цеолита, 

и исходного порошкообразного катализатора (рис. 3) 

показывает полное совпадение рефлексов в харак-

теристической области углов 2θ = 23÷25°. При этом 

интенсивность пиков на рентгенограмме гранули-

рованного катализатора несколько меньше, что, ве-

роятно, связано с уменьшением количества основ-

ного компонента — титансодержащего цеолита — за 

счет введения связующего — Al2O3. Кроме того, на 

Рис. 3. Рентгенограммы образцов катализатора до и после 
формования: 1 – порошкообразный катализатор; 2 – гра-
нулированный катализатор

Рис. 4. ИК-спектры образцов титансодержащего ката-
лизатора до и после формования: 1 – порошкообразный 
катализатор; 2 – гранулированный катализатор

Рис. 2. Зависимость выхода целевого продукта и механи-
ческой прочности гранулированных образцов от содер-
жания А12О3 в готовых гранулах, мас.%: 1 – выход оксида 
пропилена в среде метанола при степени превращения 
пероксида водорода 97 % (t = 40 °С, СП

0/С0
ПВ = 3, концент-

рация растворителя 80 мас.%); 2 – выход оксида пропиле-
на в среде изопропилового спирта при степени превраще-
ния пероксида водорода 90 % (t = 40 °С, СП

0/С0
ПВ = 3, кон-

центрация растворителя 80 мас.%); 3 – выход эпихлор-
гидрина при степени превращения пероксида водорода 
95 % (t = 40 °С, С0

АХ/С0
ПВ =3, концентрация растворителя 

74 мас. %)



59Катализ в промышленности, № 1, 2013

Отечественные катализаторы

рентгенограмме формованного образца можно от-

метить увеличение интенсивности рефлексов 31,12 

и 32,66°, которые согласно карточке № 09-0440 из 

картотеки JCPDS, принадлежат оксиду алюминия.

При сравнении ИК-спектров образцов катали-

затора (рис. 4) до и после гранулирования видно, 

что характеристическая полоса в области 960 см–1, 

соответствующая тетракоординированному тита-

ну, присутствует в обоих спектрах. Таким образом, 

инфракрасная спектроскопия, как и рентгенофа-

зовый анализ, подтверждает сохранение структуры 

титансодержащего цеолита в процессе его формо-

вания. 

Пористая структура образцов была исследова-

на методом низкотемпературной адсорбции азота 

(табл. 3).

Заключение

Проведено систематическое исследование спосо-

бов формования порошкообразного титансодержа-

щего цеолита, являющегося высокоэффективным 

катализатором процессов жидкофазного эпокси-

дирования ненасыщенных соединений пероксидом 

водорода в среде органического растворителя.

Предложен способ формования цеолита, осно-

ванный на методе экструзионного гранулирования 

титансодержащего цеолита со связующим; осущест-

влен подбор связующего компонента, позволяюще-

го получать механически прочные и каталитически 

активные гранулы. Оптимальное сочетание меха-

нической прочности (≈ 70 кгс/см2) и каталитической 

активности (высокий выход продуктов) получено на 

гранулированном титансодержащем цеолитном ка-

тализаторе, приготовленном при использовании в 

качестве связующего 5,6-оксинитрата алюминия в 

количестве 10—15 % (в пересчете на Аl2О3).

Методами РФА и ИК-спектроскопии показано, 

что предложенный способ формования не изменя-

ет структуру титансодержащего цеолита, благодаря 

чему сохраняются его каталитические свойства. 

Разработка высокоэффективных гетерогенных 

катализаторов жидкофазного эпоксидирования поз-

волит создать экологически чистые промышленные 

производства для получения оксидов олефинов.
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Таблица 3
Характеристика пористой структуры 
титансодержащего катализатора

Образец
Удельная 

поверхность, м2/г
Объем пор, 

см3/г

Порошок 317 0,182

Гранулы 269 0,155



60 Катализ в промышленности, № 1, 2013

Биокатализ

Способ получения гранулированного титансодер-

жащего цеолита: Пат. 2422360 РФ. № 2010100533/05, 

заявл. 11.01.2010, опубл. 27.06.2011. Бюл. № 18.

Данов С.М., Сулимов А.В., Овчаров А.А., Сулимо-

ва А.В. Влияние условий приготовления титансодержа-

щего цеолита на его каталитическую активность в про-

цессе эпоксидирования олефинов пероксидом водоро-

да // Катализ в промышленности. 2011. № 1. С. 30—36.

Технология катализаторов / Под. ред. И.П. Мухлено-

ва. Л: Химия, 1989. 272 с.

Боресков Г.К. Гетерогенный катализ. М: Наука, 1986. 

303 с.

Айлер Р. Химия кремнезема. Т. 1—2. М: Мир, 1972. 

1128 с.

Дзисько В., Карнаухов А., Тарасова Д. Физико-хими-

ческие основы синтеза окисных катализаторов. Ново-

сибирск: Наука, 1978. 384 с.

Способ грануляции адсорбентов: А.С. 196718, № 1063345, 

опубл. 01.01.1967.

Сычев М. Неорганические клеи. Л: Химия, 1986. 152 с.

Method for producing a shaped body using a metal oxide sol: 

Пат. 6551546 США. № 20000646902, заявл. 10.10.2000, 

опубл. 22.04.2003.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

Способ получения пропиленоксида: Пат. 2332409 

РФ. № 2005138058/04, заявл. 10.05.2004, опубл. 27.08.

2008.

Тарасова Д., Дзисько В., Гусева М. Влияние условий 

получения на удельную поверхность катализаторов и 

носителей. Ч. 1. Силикагель // Кинетика и катализ. 1968. 

Т. 9. № 5. С. 1126—1133.

Process for the production of a titanium silicalite shaped 

body: Европейский пат. 1268057. № 20010915393, заявл. 

21.03.2001, опубл. 02.01.2003.

Исмагилов З.Р., Шкрабина Р.А., Корябкина Н.А. 

Алюмооксидные носители: производство, свойства и 

применение в каталитических процессах защиты ок-

ружающей среды. Аналит. обзор. Новосибирск: Ин-т 

катализа им. Г.К. Борескова СО РАН, 1998. 82 с.

Исмагилов З., Шкрабина Р., Корябкина Н. Алюмоок-

сидные носители: производство, свойства и примене-

ние в каталитических процессах защиты окружающей 

среды. Аналит. обзор, Сер. «Экология». Новосибирск, 

1998. 50 с.

Мухленов И.П., Добкина Е.И., Дерюжкина В.И., Со-

роко В.Е. Технология катализаторов. Л: Химия, 1989. 

272 с.

21.

22.

23.

24.

25.

26.

1. Introduction
The catalysis of iron compounds in the coal liquefac-

tion reaction has been known for a long time. The Ger-

mans (Friedrich Bergius at 1913 that led to a Nobel Prize 
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in chemistry in 1931) found that adding iron to the feed 

slurry could improve the liquefaction of coal. In certain 

cases the addition of sulfur to the system could further 

promote the effect of the iron. Stoichiometry indicated 

that iron sulfide (FeS) was the ultimate form of the iron 

in the liquefaction residue. With the advent of X-ray dif-

fraction technique it was confirmed that iron existed as 

pyrrhotite that is widely considered to be an active phase 

in coal liquefaction [1—3].

It has been reported that smaller particle size of iron 

based catalyst precursor was beneficial to increasing the 
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catalytic performance [4]. Takao Kaneko et al. present 

the effect of the highly dispersed γ-FeOOH catalyst on 

the direct liquefaction of coal. They demonstrate an ex-

cellent catalytic activity of highly dispersed γ-FeOOH 

catalyst for the direct liquefaction of low-rank coal [5]. 

Liu et al. [6] have developed a so-called in situ impreg-

nated iron sulfide catalyst by mixing a coal-containing 

Na2S solution with a FeCl3 solution to produce nano-

sized iron sulfides and then precipitate on coal surface. 

Afterward, they modified in situ impregnation method 

and confirmed that the active phase of catalysts existed 

mainly as nano-scale γ-FeOOH and FeS, or possibly of 

Fe/O/S [7].

In recent years, there has been renewed interest in 

the use of iron-based catalysts for direct coal liquefaction 

(DCL) because of not only their low cost, environmental 

friendliness and being disposable, but also their high ac-

tivity to be competitive with more expensive and nondis-

posable catalysts in terms of both total conversion and oil 

yields.

It is well known that carboxylic group (—COOH) 

bonded to polyaromatic cluster exists dominantly in low-

rank coals, and uni- and divalent metal cations can easily 

exchange proton with —COOH. The catalytic effects of 

exchanged cations on the liquefaction of coals had been 

discussed, and it was well recognized that catalysts con-

taining Fe2+, Ni2+ and Co2+ exhibited excellent activity 

for hydrogenolysis reaction of crude oil or coal [8—12]. 

However, from the viewpoint of the industrial production, 

the above-mentioned catalytic method is hardly feasible to 

be used for liquefaction of coal. Li et al. proposed an inex-

pensive, highly active and disposable iron-based catalyst 

with the iron content of 1—15 wt.%, consisted of the active 

phase of γ-FeOOH, the carrier of liquefied coal and some 

impurities as well as water, prepared by in situ impregna-

tion method [13].

Coal can serve as the support of the iron-based catalyst 

by ions exchange or impregnation process, which is attri-

buted to the presence of humic acid (HA) in low-rank coals. 

HA is one of the major components of humic substances 

which are dark brown and major constituents of soil or-

ganic matter humus that contributes to soil chemical and 

physical quality and are also precursors of some fossil fu-

els. HA, a chemically heterogeneous compound, possesses 

various types of functional groups in different proportions 

and configurations, such as carboxyl (–COOH), amine 

(–NH2) and hydroxyl (–OH), and a negative charge in 

weakly acidic to basic media resulted from deprotonation. 

The predominant functional group in HA is hydroxyl in-

cluding phenolic hydroxyls and alcoholic hydroxyls, with 

the help of which these molecules can chelate positively 

charged multivalent ions, such as Mg2+, Ni2+, Co2+ and 

Fe2+. The chelate compounds obtained are able to act as 

the catalyst for coal liquefaction reaction. The objectives 

of this paper are two-fold. The first one is to develop ac-

tive disposable catalyst which is the chelate compounds 

of iron with humic acid, and would be suitable for coal 

liquefaction reaction. The second objective is to validate 

its catalytic activity and preliminary characterized of the 

catalyst.

2. Experiments section

2.1. Materials
2.1.1. Coals

Coals were sampled from ten different zones in China. 

Each of them belongs to one of brown coal, long flame 

coal and bituminous coal, respectively. The elemental 

and proximate analyses results of the coals are shown in 

Table 1. The coal sample was ground to less than 75 μm and 

stored under N2 atmosphere before use. Humic acid used 

in this work is from Neimenggu (China). The composition 

analysis results of humic acid are provided in Table 2.

2.1.2. Oil

The crude oil was sampled from Shengli oilfield, and 

the vacuum residue was from Liaohe oil refinery. Proxi-

mate and ultimate analyses results are shown in Table 3.

2.1.3. Catalysts

Both Fe2O3 and FeS used in this work are the reagents 

with chemical pure. HA-Fe catalysts were prepared 

by using FeSO4 and HA with different ratio as starting 

materials. Two-line ferrihydrite was prepared by using 

the method proposed by Zhao et al. [14]. An appropri-

ate amount of ammonium hydroxide was added to 1 liter 

of 0.1M Fe2(SO4)3 solution until the pH reached 10. The 

reddish brown precipitate was filtered, and the cake ob-

tained was dried at 50 °C in oven and then ground into 

fine powder.

2.2. Characterization of HA and HA-Fe
2.2.1. Purification of HA

Briefly, HA was extracted from the sample with 

0.1 mol⋅dm–3 NaOH at 1 : 10 solid to solution (mass/vo-

lume) ratio under N2 for 4 hours. The suspension was then 

centrifuged at 4500 r⋅min–1 for 30 min, the supernatant 

was acidified with 6 mol⋅dm–3 HCl to pH 1.0. Precipitated 

HA was separated. In order to minimize the ash content, 

this procedure was repeated three times.
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2.2.2. The total cation exchange capacity of HA

In a glass flask 0.2M NaOH solution (20 ml) was added 

to depurative HA (10 mg). Also, a same volume of 0.2M 

NaOH without HA was prepared as a blank solution. 

The flask was carefully shaken for 24 h at room tempera-

ture. Then, the suspension was filtrated centrifugally by 

0.45 mm membrane filter (Millipore) at 3000 r⋅min–1 for 

15 min, and the residue was washed with double distilled 

water. Potentiometric titration of filtrate and the washing 

solution was carried out with 0.1M HCl up to pH of 7.0. 

The total cation exchange capacity (CECt, meq/g), can be 

expressed as:

CECt = (Vb – Vs)N/W,

where V denotes a solution volume for titration to the 

sample (Vs) and blank (Vb), ml; N — normality of acid; 

W — weight of the sample, g.

2.2.3. Carboxyl and Phenolic groups

We added 10 ml of 0.2M (CH3COO)2Ca solution to 

10 mg of depurative HA. After the same shaking, centrifu-

gation, filtration and washing processes as above-men-

tioned those, the solution was titrated with 0.01M NaCl +

+ 0.09M NaClO4 up to pH of 9.8. The cation exchange ca-

pacity of carboxyl groups (CECc, meq/g) is expressed as:

CECc = (Vs – Vb)N/W.

For phenolic groups, the corresponding value can be 

calculated by the equation of CECp = CECt — CECc.

Table 2
Ultimate analysis of HA catalyst used in this work

Element C H S N O Na Mg Al Si P K Ca Ti Mn Fe Sr

Wt.% 40.14 4.06 2.92 1.03 26.72 0.10 0.30 2.40 6.75 0.12 0.26 3.58 0.12 0.05 0.82 (10.60*) 0.06

* This is the iron content in HA-Fe

Table 1
Proximate and ultimate analysis of coals used in this work

Coal
Proximate analysis* Ultimate analysis

Mad, % Ad, % Vdaf, % Cdaf,% Hdaf,% Ndaf,% S daf,% Odaf,%

Fushun 2.28 7.33 42.06 81.16 5.64 1.27 0.49 11.44

Huadian 8.20 6.83 47.0 73.39 5.66 1.84 0.40 18.71

Tongchuan 3.12 8.65 31.16 83.05 5.46 1.27 0.65 9.57

Yilan 1.63 9.86 49.00 78.23 6.04 1.44 0.22 14.06

Shulan 8.05 14.79 52.51 72.67 6.00 1.88 0.26 19.19

Yuanbaoshan 4.10 8.58 45.86 74.78 4.75 0.90 1.03 18.54

Meihekou 5.70 5.93 45.96 74.02 5.78 1.83 0.44 17.93

Pingchuan 7.72 5.58 43.25 73.86 5.50 1.26 1.14 18.24

Xifen 3.73 6.17 45.52 76.21 6.10 1.52 0.56 15.61

Baicheng 15.86 8.46 42.47 73.23 4.53 1.00 0.40 20.84
* Mad and Ad are moisture and ash in air dried sample, respectively; Vdaf – volatile matter in dry ash free (DAF)

Table 3
Properties of heavy oil and vacuum residuum

Property
Heavy 

oil

Vacuum 
residuum 

(Vr) 

Density (20 °С), g/cm3 0.95 1.03

Viscosity (100 °С), cSt 94 1350

Moisture, wt.% 6.0 trace

Total sulphur content, wt.% 1.58 0.35

Ash, wt.% 0.53 0.61

Carbon residue (Con), wt.% 8.29 16.0

Mechanical impurities (m/m), % 0.86 –

Fraction range, °С – > 540
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2.2.4. FT-IR and XRD characterization
FT-IR spectroscopy is useful in the gross character-

ization of humic compounds for the detection of struc-

tural changes caused by chemical modifications and to 

ascertain and characterize the formation of metal humate 

complexes. FT-IR spectra of HA-Fe were recorded on 

KBr pellets (1.0 mg of HA-Fe and 150.0 mg of KBr) using 

a Perkin-Elmer SpectrumTM GX, FT-IR spectrophoto-

meter.

Japanese Rigaku Dmax-rA X-ray diffractometer 

with Ni-filtered CuKα radiation is adopted to ascertain 

the crystal structure of the ferric oxyhydroxides in the 

HA-Fe.

2.3. Reaction procedure of coals conversion
2.3.1. Dewatering of coals and heavy oil

The coal powder and heavy oil (or residual oil) firstly 

blended according to a certain percentage in heated reac-

tor equipped with agitator and condensing apparatus. The 

optimum experiment conditions were found as follows: the 

temperature of 160 °С and agitation speed of 500 r⋅min–1. 

The volatile components and water of the coal and oil were 

vaporized and subsequently condensed. Thus the water is 

easily separated from the oil by decantation. Afterwards, 

the coal-oil mixture was fed into next process.

2.3.2. Co-processing of coal and oil

The reactor is autoclave with agitator. The autoclave 

was equipped with a cooling coil through which cold water 

could be passed to reduce the temperature if desired. The 

temperature of the reactants was continuously monitored.

The liquid products were divided into soluble and in-

soluble moieties by a Soxhlet extraction method succes-

sively using THF, toluene and n-hexane as solvents. The 

total conversion was defined by the percent of converted 

into THF-soluble compounds. THF-soluble and toluene-

insoluble fractions were defined as preasphaltenes, while 

toluene-soluble and hexane-insoluble fractions were de-

fined as asphaltenes. The percent of converted into he-

xane-soluble compounds defined as oil yield.

2.4. The analysis of the products 
from co-liquefaction

The gasoline fraction, diesel fraction, VGO fraction 

and residue fraction were determined by gas chromato-

graphy — mass spectrometric method (HP 6890 GC/HP 

5973MS, and HP GC2MSD Workstation). The capillary 

chromatogram column: 40 m × 0.25 mm; Fischer 500 5 s 

distillation apparatus (Germany); the carrier gas was ni-

trogen.

Polycyclic aromatic hydrocarbons were determined 

by GC-MS total ion current chromatogram analysis using 

6890/5973N GC-MS Agilent Technologies. Aromatic 

hydrocarbons are separated from liquefaction products 

According SY/T 5119-2008 [27]. HP-5 capillary chro-

matogram column, 60 m × 0.25 mm; the carrier gas was 

helium, 1 ml/min; splitless inlet. Temperature program: 

initial temperature 100 °C and the temperature rose to 

320 °C when heating rate was 3 °C/min.

3. Results and discussion

3.1. Characterization results of HA

The CEC values of the HA obtained are: CECt = 7.03, 

CECc = 4.81 and CECp = 2.21. During the interaction of 

Fe2+ ions with HA, two types of complexes, ionic and 

non-ionic ones, were formed. The carboxyl and phenolic 

hydroxyl groups are responsible for the formation of ionic 

complexes, and the formation of non-ionic complexes in-

volves the carboxyl and carbonyl (keto) groups. Using the 

method specified by Baruah et al. [15], the distribution ra-

tio of iron in Fe2+ complexes, prepared at pH of 8, is ionic 

Fe/non-ionic Fe = 55 : 45 (wt./wt.).

These results show that a substantial fraction of the 

mass of the humic acids is in carboxylic acid functional 

groups, which endow these molecules with the ability to 

chelate (bind) positively charged multivalent ions. This 

chelation of ions is probably the most important role of 

humic acids played with respect to catalysis for coal li-

quefaction.

3.2. The FT-IR spectrum of HA-Fe

The FT-IR spectrum of HA-Fe (Fig. 1) exhibits the 

typical major peaks for humic acid: OH stretching vi-

bration and possibly NH stretching vibration (3300—

3500 cm–1), two distinct peaks at 2922 and 2852 cm—1 

Fig. 1. Fourier transform infrared spectra of humic acid-Fe
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(C—H asymmetric vibration, C—H stretching vibration 

of —CH), aromatic C=C stretching vibration and/or sym-

metric —COO— stretching vibration (1600—1650 cm—1), 

—OH and —CO deformation vibration from alcoholic and 

phenolic —OH and/or —COO— anti-symmetric stretch-

ing (1385 cm–1), and —CO stretching vibration and —OH 

bending vibration of —COOH (1200—1220 cm–1).

Generally, the most important characteristic of the IR 

spectra of HA is the absorption peak at about 1700 cm–1 

that assigned to C=O stretching vibration. Reaction be-

tween metal ion and —COOH functional groups, forming 

the metal ion complex, results in the disappearance of the 

absorption band at 1700 cm–1 and the appearance of new 

bands at about 1600 cm–1 (symmetric COO— stretching 

vibration) and 1385 cm–1 (antisymmetric COO— stretch-

ing vibration). The disappearance of this band also sug-

gests that most of the —COOH groups were converted to 

the COO— groups [16].

About iron configuration in the catalyst, may be the 

mixture of γ-FeOOH, α-FeOOH and ferrihydrite. The 

characteristic absorption peaks of γ-FeOOH locate at 

wave number = 1150, 1022, 744 and 468 cm–1, and the 

peaks at wave number are 888, 795, 625 cm–1 belong to 

α-FeOOH [17—18]. In Fig. 1 the peaks at wave number are 

1, 470, 1035 cm–1 and 914, 797 cm–1 ought to be the charac-

teristic absorption ones of γ-FeOOH and α-FeOOH re-

spectively. However the absorption peaks at wave number 

1150 cm–1 are not clearly observed in the present spect-

ra. This is because the absorption regions for sulfate and 

silicate seem to overlap over the main absorption peaks of 

γ-FeOOH. And sulfate may come from FeSO4, which was 

used for the synthesis catalyst, and silicate is a component 

of ash in HA. There exist many functional groups and 

foreign ions nearby FeOOH, so influence on absorption 

peaks is inevitable. The displacement and cover of adsorp-

tion peaks occur usually.

Lepidocrocite (γ-FeOOH) appears to be thermody-

namically metastable with respect to goethite (α-FeOOH), 

and yet the former phase still can form and exist both in 

nature and laboratory. In simple terms, in laboratory pre-

parative methods of the γ-FeOOH and α-FeOOH are pre-

sented as follows:

If air was used, a mixture of γ-FeOOH and α-FeOOH 

can be obtained. If EDTA is replaced by HA with the abi-

lity to chelate, a mixture of γ-FeOOH and α-FeOOH also 

may be obtained. In other words, the preparative method 

of HA-Fe is similar to that of lepidocrocite and goethite. 

Therefore, there exists FeO6 octahedron structural unit 

(FeOOH) in HA-Fe. However, the structure and mor-

phology changed while the linkage of FeO6 octahedral 

units in γ-FeOOH and α-FeOOH was considerably dis-

torted by the incorporation of the other anions, such as 

—SO4
–2 and humate radical. Meanwhile, the intensities 

of the corresponding absorption peaks of γ-FeOOH and 

α-FeOOH decreased.

Ferrihydrite (Fh) is a widespread hydrous ferric oxy-

hydroxide. Fh only exists as a fine grained and highly 

defective nanomaterial. The XRD pattern of Fh contains 

two broadening characteristic diffraction peaks in its most 

disordered state, and a maximum of six strong diffraction 

lines in its most crystalline state. The principal difference 

between these two diffraction end-members, commonly 

named two-line and six-line ferrihydrites, is the size of 

the constitutive crystallites. The characteristic absorp-

tion peaks in IR spectra of six-line Fh in 500—4000 cm–1 

range are marked as A, B, C, D, E and F and the corre-

sponding wave numbers are 870, 1365, 1493, 1650, 3400 

and 3700 cm–1, respectively [19—20]. Fig. 1 shows that E-

line and F-line can be identified clearly, and 1615 cm–1 

should be ascribed to D-line.

3.3. XRD characterization of the HA-Fe and HA

Fig. 2 and Fig. 3 show the XRD patterns of HA-Fe and 

HA, respectively. The pattern in Fig. 2 revealed that there 

exist two iron oxide/oxyhydroxides and clay impurity in 

the HA-Fe. The iron oxide/oxyhydroxides are α-FeOOH 

and three-line Fh. The results are in good agreement with 

that of FT-IR analysis, but pattern of γ-FeOOH is not dis-

covered, indicating that it may exists as highly dispersion 

or amorphous state.

The formula of ferrihydrite was expressed in vari-

ous forms, such as 5Fe2O3·9H2O, Fe5HO8·4H2O and 

Fig. 2. X-ray diffraction pattern of humic acid-Fe
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Fe2O3·2FeOOH·2.6H2O [20—22]. These formulae are es-

sentially equivalent and can be reduced to FeOOH·0.4H2O. 

The average crystallite size of Fh is unusually small 

(~3 nm). Because of its reactivity and large specific sur-

face area (> 200 m2/g), it had been studied as a catalyst for 

a number of reactions, identified as amorphous FeOOH 

[23]. In this work, the catalytic performance of Fh as a 

catalyst for coal liquefaction was investigated and the re-

sults are shown in Table 4.

By comparison in Fig. 2 and Fig. 3, it is found that the 

diffraction patterns of the HA-Fe and HA are dissimilar. 

Fig. 3 shows that there is no crystalloid of Fh or α-FeOOH, 

there is only SiO2 and kaolinite here.

Ultimate analysis indicates that there exist Ti, Mn, Sr 

etc. metals, which roles in catalytic liquefaction of coal 

should not be neglected. A highly purified HA, de-iron 

and other trace metals (Fe ≤ 0.05 wt.%), were used to pre-

pare HA-Fe catalyst. The results showed that it is not as 

good as the original ecology humic acid.

Humic acids are heterogeneous macromolecules de-

rived from chemical, physical and biochemical degrada-

tion of organic matter. Their significance comes from the 

ability to bind and mobilize metals and anthropogenic 

organic contaminants. It has been observed that, under 

certain conditions, the interactions between humic acid 

and iron in the presence of sulfur-donating species are im-

portant in the accumulation of various forms of sulfur in 

coal. The test results indicate that (see Table 2) the iron 

content of humic acid is approximately 0.8 wt.%. Appa-

rently, the iron in HA is in amorphous state. As a catalyst, 

their contents are too low.

3.4. Dewatering process

In this work, we use mainly low-rank coal, such as 

brown coals and small amount of bituminous coal. Brown 

coals are important energy resources in the near future 

because of their abundant deposits. But dewatering (dry-

ing) process is necessary prior to use for its liquefaction 

because their water content is very high, and even reach 

as high as 60 % by weight for some coals. Current dewa-

tering technology of low-rank coal prior to liquefaction is 

mainly evaporation drying, resulting in a direct loss of the 

heat of evaporation (~2.3 MJ/kg). Therefore, development 

of an efficient dewatering process is desired for more uti-

lization of brown coals, especially for the hydro-liquefac-

tion of brown coals. In earlier work [24], we had proposed 

a method similar to non-evaporating drying process (see 

2.3.1). In this process, brown coals are treated under hy-

drothermal conditions at ~200 °C, where upgrading as well 

as dewatering of brown coals can be realized through the 

decomposition of oxygen-containing functional groups. 

This process has several advantages:

1) the method is more effective than evaporation dry-

ing. For example, when Shulan brown coal whose water 

content was 15 wt.% was treated by heavy oil at 150 °С, the 

water content can be reduced to less than 1 wt.%;

2) there was not water or only trace water in gas pro-

ducts of hydro-liquefaction. So, the adverse influence of 

water vapor on reaction pressure greatly reduced;

3) in the process, the interaction between coal and 

heavy oil may breach the crosslink among hydrogen bonds 

in coal. On the contrary, new hydrogen bonds between oil 

and coal are formed, which lead to swelling of coal par-

ticles with the pore diameter expanding. This is helpful to 

the coal liquefaction.

3.5. Development of disposable catalysts
3.5.1. Comparison of catalytic performance

The equipments of the reaction see 2.3.2. After air was 

displaced, the cold H2 pressure was then raised to the pre-

fixed values (cool H2 pressure is chosen as 3, 5 or 8 MPa). 

The reaction mixture was heated to the desired tempera-

ture and then was maintained for 1.0—1.5 hour, and the 

whisk speed was set at 500 r⋅min–1. Afterwards, heat sup-

ply to the reactor was shut off. Gases were collected and 

analyzed. Experiments were carried out in at least dupli-

cate, in many cases, four replicates were used.

To establish the beneficial effects of the catalyst, test 

runs were conducted without catalyst, and with iron oxide 

(Fe2O3) plus FeS catalyst and ferrihydrite (two-line) cata-

lyst, respectively. It was anticipated that the activity of iron 

catalyst (Fe2O3, FeS) would be lower than present catalyst 

HA-Fe and to compensate for this a much larger amount 

of iron catalyst was used. The detailed reaction conditions 

see in Table 4.

The results of the comparison are summarized in 

Table 4. The addition of catalysts resulted in a dramatic in-

Fig. 3. X-ray diffraction pattern of humic acid
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crease in the conversion. Total conversion (THF-soluble) 

and hexane-soluble compounds (oil yield) without the ad-

dition of catalyst were 48.9 % and 30.1 %, respectively. The 

total conversion and hexane-soluble increased to 78.2 % 

and 50.6 % with iron catalyst and increased further with 

the HA-Fe catalyst to 88.2 % and 64.3 %, respectively.

Table 4 clearly shows that the HA-Fe catalyst gave sig-

nificantly higher conversions under the same reaction con-

ditions. It can therefore be concluded that HA-Fe catalyst 

has better catalytic performance for coal liquefaction. In 

addition, Table 4 shows that Fh as catalyst exhibited the 

quite high activity for coal liquefaction, which was hardly 

reported in open literatures yet.

Hydrogen consumption is also an important compari-

son factor of catalytic performance for coal liquefaction. 

As shown in Table 4, the hydrogen consumptions without 

catalyst and with the HA-Fe catalyst are 1.7 % and 1.8 %, 

respectively. However, the percents increase to 2.7 % and 

3.0 % when used iron catalyst and Fh catalyst, respectively. 

This higher hydrogen consumption yields a liquid with hi-

gher hydrogen content and a lower THF insoluble content.

3.5.2. The analysis of the oil for co-liquefaction

Tongchuan coal and residual oil was selected as feed-

stock for co-processing. As a comparison, the hydro-

liquefaction of the residual oil was carried out. Reaction 

conditions were basically the same as that in Table 4, but 

oil/coal = 2 : 1 (wt./wt.). Three hydrogenation reaction 

samples were analyzed by RIPP (Research Institute of Pe-

troleum Processing of SINOPEC). The samples proper-

ties of the total liquid product are summarized in Table 5.

As shown in Table 5, two systems tested at the diffe-

rent reaction temperatures: 420 and 440 °С, but both have 

higher oil yield. A primary goal of catalyst development 

for direct coal liquefaction is to maximize the yield of 

distillate products while minimizing the conversion to 

by-product of hydrocarbon gases which unprofitably con-

sume much of the hydrogen.

Table 5 clearly shows that the yield of gasoline frac-

tion (8.75 %) and diesel distillate (54.84 %) is 63.59 % at 

420 °С, but it decreased to 55.89 % (7.92 % + 47.97 %) 

at 440 °С. This is theorized to be due to thermal degradations 

that produce coke and light gases. Therefore, the better reac-

tion temperature is 420 °С. On the residual oil, the oil yield, 

including gasoline and diesel, has only 45.60 %, and cut frac-

tion (> 500 °С) is beyond 16.00 %. This means that the qua-

lity of the liquid products is improved by coal/oil synergies in 

co-processing. However, the components of hexane-soluble 

liquids are complex, the quality of the oil are still far away 

from the standard, which need to be further refined.

3.6. Reactivity screening test for various coals
Ten different coals, heavy oil, and one original ecology 

HA were evaluated during this screening test. The general 

properties of the coals, the heavy oil and HA used in the 

test are summarized in Tables 1, 2 and 3, respectively. The 

Table 4
Co-liquefaction of Tongchuan coal and vacuum 
residuum* with and without catalyst**

Catalyst
THF 

soluble 
(daf), %

Oil 
yield 

(daf), %

H2 
consumption, 

wt.%

– 48.9 30.1 1.7

HA-Fe (0.8 %) 88.2 64.3 1.8

Fe2O3 + FeS
3 % + 2 %

78.2 50.6 2.7

Ferrihydrite 
(two-line 1.5 wt.%)

91.4 65.5 3.0

* Сoncentrated of coal 43.7 %.
** Operating conditions: temperature – 420 °C; 
     cool H2 pressure – 8.0 MPa; reaction time – 90 min

Table 5
Product distribution for hexane-soluble liquids

Products
Reaction parameters

Vr/T*, %
(420 °С)

Vr/T, %
(440 °С)

Vr, %
(440 °С)

Component

alkanes 19.10 19.90 11.10

total cyclane 32.10 25.10 28.00

mononuclear aromatics 15.80 15.10 15.70

bicyclic aromatics 11.50 12.40 13.90

tricyclicaromatics 3.30 4.50 5.30

tetracyclic aromatics 1.70 2.70 3.70

pentacyclic aromatics 0.20 1.00 1.30

unidentified alkylbenzene 0.80 1.10 1.70

thiophene 2.30 2.10 2.10

gum 13.20 16.10 17.20

Distillation range

gasoline fraction (IBP–180 °С) 8.75 7.92 7.47

diesel distillate (180–350 °С) 54.84 47.97 38.13

distillation cut (350–500 °С) 29.30 38.38 37.89

distillation cut (> 500 °С) 7.11 5.73 16.51

* Vr is short for vacuum residuum, T is short for Tongchuan 
   bituminous coal
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Fig. 4. The total conversion (dark bars) and oil yield (light 
bars)
Coals: 1 – Huadian (L); 2 – Shulan (L); 3 – Tongchuan (B); 4 – Yuan-
baoshan (L); 5 – Pingzhuang (L); 6 – Baicheng (L); 7 – Xifeng (L); 
8 – Meihekou (L); 9 – Fushun (S); 10 – Yilan (S). 
Humic acid: 11. Heavy oil: 12
L – lignite, B – bitumite, S – sub-bituminous

operating conditions used during reactivity test are given 

as follows:

heavy oil/coal ratio, wt./wt.  ...................................2 : 1

pressure of cool H2, MPa  ........................................... 8

temperature, °С  ......................................................420

residence time, h  ........................................................ 1

Fe in catalyst HA-Fe, wt.%  ......................................0.5

The product yields on the coal-oil co-processing using 

HA-Fe catalyst are shown in Fig. 4. The maximum total 

conversion of coal-oil is 99.00 %, while the minimum one 

was 91.30 %. For the oil yield, the highest is 80.70 %, the 

lowest one is 63.50 %. By comparison with Table 4 it is 

found that the conversion and oil yield is higher than that 

of Tongchuan coal.

The results in Fig. 4 show that the best coals are Hua-

dian coal and Yilan coal in terms of the total conversion or 

oil yield. This may be expressed that, the higher H/C mo-

lar ratio is, the better hydrogenation effect is. H/C molar 

ratios of Huadian coal and Yilan coal are 0.926 and 0.925, 

respectively. HA, as a precursor of coal, its conversion and 

oil yield are 98.68 % and 73.00 %, respectively. However, 

its ash is too high.

4. Conclusion

Recently, research on increasing the activity of iron 

based catalysts focuses on decreasing the particle size, 

increasing catalyst dispersion. Catalysts with highly dis-

persed active phase, such as iron, can significantly influ-

ence conversion of coal in liquefaction [2]. It was widely 

recognized that a highly dispersed catalyst can be supe-

rior to a supported catalyst, because the dispersed catalyst 

has a close contact with the surface of coal particle, which 

facilitates the activation and transfer of hydrogen to the 

coal-derived fragments and reactive sites. Accordingly, 

finer particles and a higher dispersion of the catalyst spe-

cies would lead to a higher catalytic activity [5]. Humic 

acid is partly dissolved in water and complete miscibility 

with heavy oil, resid etc. solvents, their macromolecules 

radii can range from 6 to 50 nm, the range of molecu-

lar mass (number average molecular weight) is at 9⋅103—

50⋅103 [25—26]. Fe2+ or Fe3+ dispersed finely into the HA 

matrix through the ion exchange with —COOH groups or 

chelation with carbonyl group in humic acid macromole-

cules. Therefore, Fe in HA-Fe exists in a highly dispersed 

state, which is responsible for the high catalytic activity 

in DCL.

The characterization results showed that Fe presents 

in HA in various forms, such as α-FeOOH, ferrihydrite 

(three-line) and amorphous Fe. In this work, the results 

of co-liquefaction using HA-Fe catalyst showed distinctly 

that HA-Fe was more effective catalyst than usual iron py-

rite. In addition, the optimization of process of co-lique-

faction has been done.
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Введение
Широко обсуждаемый сегодня процесс полу-

чения биотоплив из возобновляемого целлюлозо-

содержащего сырья [1—3] основан на конверсии 

моносахаридов, образующихся в результате фермен-

тативной обработки исходного субстрата, прошед-

шего предварительную физико-химическую под-

готовку. Установлено, что наиболее эффективным 

является использование комплексов ферментов с 

различной гидролитической активностью, способ-

ных обеспечить комплексную и глубокую деструк-

цию компонентов исходного сырья с обеспечением 

максимального выхода моносахаров [4—5].

Наиболее эффективно действующий целлюлаз-

ный комплекс, синтезируемый и секретируемый 

микроскопическими грибами [6—7], как прави-

ло, содержит эндоглюканазу (EG), экзоглюканазу 

(CBH) и β-глюкозидазу (BG). EG расщепляет внут-

ренние связи в молекулах целлюлозы, воздействуя 

на аморфные участки целлюлозных волокон. CBH 

атакует молекулы целлюлозы и олигосахаридов с 
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редуцирующего конца, последовательно отщепляя 

целлобиозные остатки, и действует на кристалли-

ческие участки целлюлозы. BG гидролизует моле-

кулы целлобиозы и растворимые олигосахариды до 

конечного продукта — глюкозы [8].

Именно применение комплексов целлюлаз, со-

стоящих из ферментов трех основных указанных 

групп для обработки целлолозосодержащего сырья 

(ЦСС) позволяет достигать максимальной степени 

деструкции исходного субстрата. Получение полно-

го комплекса целлюлаз при культивировании одно-

го продуцента является более экономически привле-

кательным по сравнению с получением отдельных 

целлюлаз в процессе культивирования различных 

продуцентов с последующим приготовлением сме-

си целлюлолитических ферментов, так называемого 

«искусственного комплекса» [9].

Среди промышленных микробных продуцентов 

целлюлаз ведущую роль играют различные куль-

туры мицелиальных грибов [10]. С использованием 

представителей рода Trichoderma [11, 12] выпускают-

ся коммерческие препараты целлюлаз. Однако су-

щественным недостатком этих целлюлазных ком-

плексов является относительно низкое содержание 

BG, отвечающей за конверсию промежуточных 

продуктов ферментативного гидролиза целлюлозы 

в конечный продукт — глюкозу [13].

В отличие от мицелиальных грибов рода Tri-

choderma представители рода Penicillium синтезиру-

ют ферментные комплексы целлюлаз более сбалан-

сированного состава и эффективнее расщепляют 

целлюлозу и целлюлозосодержащие отходы, при 

этом индивидуальные ферменты обладают высокой 

операционной стабильностью [14—16].

Грибы рода Aspergillus осуществляют биосинтез 

комплексов целлюлаз с широким спектром действия 

[17, 18], однако активность большинства отдельных 

компонентов комплекса недостаточно высока для то-

го, чтобы использовать эти ферментативные комплек-

сы в качестве универсальных для разного рода ЦСС.

Таким образом, интерес к различным мицелиаль-

ным грибам, продуцирующим целлюлазные комп-

лексы, существует, и здесь универсальных фермент-

ных препаратов нет.

Вместе с этим биосинтез ферментов при тради-

ционном подходе к решению вопроса их биотехно-

логического производства сопровождается ростом 

клеток микроорганизмов и накоплением их биомас-

сы в результате культивирования. Это, как правило, 

приводит к необходимости решения вопросов, свя-

занных с ее утилизацией [19]. Кроме того, сам про-

цесс накопления биомассы клеток мицелиальных 

грибов, продуцирующих необходимые ферменты, 

является достаточно продолжительным (7—14 сут) 

ввиду низких удельных скоростей роста, характер-

ных именно для этих микроорганизмов [20].

Применение другого подхода к процессу получе-

ния гидролитических ферментов, основанного на 

многократном и длительном использовании клеток 

мицелиальных грибов в иммобилизованном виде в 

качестве биокатализатора для биосинтеза и секре-

ции ферментов при наличии индуктора в жидкой 

питательной среде, привлекательно с точки зрения 

создания основы принципиально новых техно-

логических решений, позволяющих существенно 

упростить техническую сторону процесса. В част-

ности, иммобилизация клеток-продуцентов позво-

ляет рассчитывать на упрощение и, следовательно, 

удешевление стадии отделения биомассы от куль-

туральной жидкости, содержащей ферменты, что, 

в свою очередь, должно способствовать решению 

ряда экономических и экологических проблем, свя-

занных с регулярным производством и утилизацией 

биомассы мицелиальных грибов.

Следует отметить, что в иммобилизованном виде 

мицелиальные грибы в промышленных процессах 

практически не используются, имеется лишь не-

сколько научных работ, посвященных исследова-

нию возможности применения иммобилизованных 

мицелиальных грибов для синтеза ферментов цел-

люлитического комплекса [21]. Причиной этому яв-

ляется отсутствие эффективных решений по выбору 

носителя, способного обеспечить длительное мета-

болически активное состояние иммобилизованных 

продуцентов целлюлаз. Для иммобилизации мице-

лиальных грибов известно использование методов 

адсорбции на нерастворимых носителях [22] или 
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включения спор мицелиальных грибов в гель аль-

гината кальция [23].

В данной работе впервые был использован крио-

гель поливинилового спирта (ПВС) в качестве но-

сителя для иммобилизации клеток мицелиальных 

грибов, являющихся продуцентами целлюлаз.

Целью данной работы была разработка и опре-

деление свойств высокоэффективных гетерогенных 

биокатализаторов на основе иммобилизованных 

клеток мицелиальных грибов, обеспечивающих 

продуктивный биосинтез комплексов целлюлити-

ческих ферментов, способных осуществлять глубо-

кий гидролиз различного ЦСС.

Материалы и методы

В работе использовались мицелиальные грибы 

Mucor circinelloides F-1627, Rhizopus oryzae F-873, Fu-

sarium oxysporum F-2313, F. solani F-819 Aspergillus ter-

reus F-728, A. niger F-679, Trihoderma atroviride F-207, 

T. harzianum F-214, которые поддерживались на ага-

ризованной среде следующего состава: глюкоза — 

20 г/л, MgSO4 — 0,2 г/л, СаСО3 — 0,2 г/л, карто-

фель — 200 г, агар — 20 г/л (рН 6,8). Для наращива-

ния спор грибные культуры высевались на чашки 

Петри с агаризованной средой. После образования 

спор культуры хранили при +4 °С.

Культивирование мицелиальных грибов прово-

дилось при 32 °С на минимальной среде состава (г/л): 

(NH4)2SO4 — 1,4; MgSO4·7H2O — 0,3; ZnSO4·7H2O — 

0,0014; KH2PO4 — 2,0; СаCl2·2H2O — 0,3; FeSO4·7H2O — 

0,005; MnSO4·H2O — 0,0016; СоCl2 — 0,02; пептон — 

1,0; твин-80 — 2,0, содержащей 2 % микрокристал-

лической целлюлозы (МКЦ) в качестве источника 

углерода.

Иммобилизация клеток мицелиальных грибов в 

криогель ПВС проводилась согласно ранее разрабо-

танному способу для клеток мицелиальных грибов, 

осуществляющих биосинтез пектиназ [24].

Однако для получения высокоактивных образ-

цов иммобилизованных биокатализаторов, содер-

жащих в своем составе споры мицелиальных грибов 

и ПВС, в гранулы при их формировании вводили 

до 1 % делигнифицированных кукурузных стеблей 

(влажность 68±2 %) от общей массы.

Для получения этанола из гидролизатов ЦСС, 

полученных под действием целлюлаз иммобилизо-

ванных клеток грибов, в работе использовались им-

мобилизованные термотолерантные клетки дрож-

жей Saccharomyces cerevisiae Т2.

Для накопления дрожжевой биомассы использо-

валась питательная среда следующего состава (г/л): 

глюкоза — 20; дрожжевой экстракт — 5,0, триптон — 

10. Культивирование клеток дрожжей проводили 

при 26 °С в аэробных условиях строго до конца ло-

гарифмической фазы роста при постоянном переме-

шивании (150 об/мин) на термостатируемой качалке 

(IRC-1-U «Adolf Kunner G Apparaebau», Швейцария). 

Полученную дрожжевую биомассу отделяли при 

10000 об/мин в течение 10 мин (центрифуга Beckman 

2-21, США) и далее использовали для иммобилиза-

ции в криогель ПВС согласно ранее разработанно-

му способу для клеток дрожжей, осуществляющих 

спиртовое брожение [25].

Для получения органических растворителей 

(этанол, ацетон, бутанол) из гидролизатов ЦСС, 

полученных под действием целлюлаз иммобилизо-

ванных клеток грибов, использовались иммобили-

зованные клетки бактерий Clostridium acetobutylicum 

B-1787. Накопление биомассы клеток C. acetobutylicum 

для их иммобилизации в криогель ПВС проводилось 

в анаэробных условиях при 37 °С в среде следующе-

го состава (г/л): пептон (триптон) — 10; дрожжевой 

экстракт — 5; глюкоза — 25. Состав биокатализатора 

был таким же, как описано ранее [26]. Перед прове-

дением ферментации в гидролизатах ЦСС доводи-

ли рН до 7, общее содержание глюкозы — до 45 г/л 

и вносили питательные компоненты. Ферментацию 

проводили анаэробно при 37 °C в течение 96 ч.

рН в экспериментах контролировали потенцио-

метрически (рН-метр model PBL, Швейцария).

Предобработку ЦСС осуществляли измельчени-

ем в планетарной шаровой мельнице активаторно-

го типа в течение 5 мин (центробежное ускорение 

300 м/с2 при частоте вращения барабанов 1290 об/мин). 

Для контроля эффективности предобработки раз-

ных образцов ЦСС проводили визуализацию частиц 

с использованием светового микроскопа. Дости-

гаемый размер частиц находится в диапазоне 5—

80 мкм.

Делигнификацию ЦСС проводили 10 М раство-

ром NaOH в течение 3 ч при 80 °С.

Концентрацию глюкозы в среде определяли глю-

козидазным методом с применением стандартного 

реагента фирмы «Импакт» (Россия). 

Для количественной оценки целлюлазной ак-

тивности эндо-, экзо-глюканаз использовали метод, 

основанный на определении восстанавливающих 

сахаров, образующихся при действии целлюлаз на 

карбоксиметилцеллюлозу (КМЦ), микрокристалли-
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ческую целлюлозу. Восстанавливающие сахара оп-

ределяли по модифицированному методу Шомоди-

Нельсона [27].

Определение β-глюкозидазной активности про-

водилось с использованием п-паронитрофенил-β-

D-глюкопиранозида (п-НФГ) в качестве субстрата. 

Метод основан на определении скорости образовав-

шегося п-нитрофенола, высвободившегося в резуль-

тате каталитического действия на субстат β-глюко-

зидазы [28].

Определение массы сухих гранул с иммобилизо-

ванными клетками проводилось по методике [29].

Концентрацию глюкозы, которую теоретически 

можно получить при ферментативном гидролизе 

ЦСС, рассчитывали, исходя из химического состава 

ЦCС, а именно содержания целлюлозы, определен-

ного в работах [3, 30].

Концентрацию этанола и бутанола определяли 

методом газовой хроматографии на хроматографе 

Shimadzu (Япония) с пламенно-ионизационным де-

тектором. В качестве газа-носителя использовали азот. 

Температура, поддерживаемая термостатом коло-

нок, была 190 °С, детектора и испарителя — 200 °С.

Результаты и обсуждение

Биокатализаторы на основе клеток 
мицелиальных грибов, иммобилизованных 
в криогель ПВС

В ходе первичных исследований для разработки 

образцов иммобилизованных биокатализаторов, 

способных осуществлять биосинтез и секрецию 

целлюлаз, было отобрано три культуры мицелиаль-

ных грибов, относящихся к разным родам Aspergillus 

terreus, Fusarium solani и Mucor circinelloides (рис. 1).

Три отобранных из семи исследованных природ-

ных штаммов мицелиальных грибов характеризова-

лись присутствием в синтезируемых ими комплек-

сах основных типов целлюлаз: EG, CBH и BG (см. 

рис. 1). Дальнейшее использование клеток трех ро-

дов мицелиальных грибов для получения биоката-

лизаторов было необходимо для того, чтобы опреде-

лить возможность различного воздействия одной и 

той же процедуры иммобилизации в криогель ПВС 

на способность клеток осуществлять биосинтез и 

секрецию целлюлаз. Для этого приготовленные об-

разцы биокатализаторов помещались в среду с со-

держанием 1 % делигнифицированных кукурузных 

стеблей или 2 % березовых опилок в качестве источ-

ника углерода.

Наибольшую целлюлитическую активность 

в иммобилизованном виде на различных этапах 

культивирования проявлял мицелиальный гриб 

A. terreus (рис. 2). Следует отметить, что разный уро-

вень детектируемых целлюлазных активностей, а 

также кинетика накопления этих активностей в 

питательной среде свидетельствовали о различиях 

в составе ферментных комплексов, синтезируемых 

иммобилизованными и свободными клетками од-

них и тех же мицелиальных грибов (см. рис. 1, 2). 

Кроме того, у иммобилизованных и свободных 

клеток грибов были выявлены различия в кинети-

ке накопления целлюлазных активностей. Так, у 

иммобилизованных клеток накопление целлюлаз 

в среде культивирования начиналось значительно 

раньше. Более высокая и быстрая продуктивность 

Рис. 1. Целлюлазные активности, детектируемые 
в средах с мицелиальными грибами после 2 ( ), 5 ( ), 
7 ( ), 9 ( ), 11 ( ), 13 ( ) сут их культивирования (сре-
да с добавлением 1 % делигнифицированных кукурузных 
стеблей в качестве источника углерода)
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иммобилизованных клеток может быть связана с 

тем, что в иммобилизованном виде клетки мице-

лиальных грибов лучше приспособлены к синтезу 

ферментов. Известно, что для мицелиальных гри-

бов, функционирующих при твердофазном куль-

тивировании, характерна высокая метаболическая 

активность [31, 32].

Однако твердофазная ферментация, как извес-

тно, по сравнению с глубинным способом куль-

тивирования характеризуется рядом недостатков, 

наиболее значительным из которых является необ-

ходимость более продолжительного культивирова-

ния клеток [33, 34]. Кроме того, при твердофазном 

культивировании грибов требуется последующая 

экстракция целлюлаз из субстратной массы. Глу-

бинное культивирование свободных клеток позво-

ляет избежать этой стадии, так как секреция цел-

люлаз осуществляется клетками непосредственно 

в жидкую питательную среду. Иммобилизация 

клеток и их культивирование в жидких питатель-

ных средах позволяют совместить преимущества 

глубинного культивирования и твердофазной фер-

ментации, поскольку криогель ПВС выступает в 

качестве твердой подложки для мицелия и стиму-

лирует поддержание биосинтеза целлюлаз на высо-

Рис. 2. Целлюлазные активности, детектируемые в средах 
с иммобилизованными биокатализаторами:  – среда 
с добавлением 1 % делигнифицированных кукурузных 
стеблей в качестве источника углерода;  – среда с до-
бавлением 2 % березовых опилок. Цифры над столбцами – 
количество суток от начала культивирования, соответст-
вующее времени анализа ферментативной активности

Рис. 3. Накопление активности целлюлаз в среде культи-
вирования образцов иммобилизованного биокатализатора 
на основе клеток A. terreus, содержащего ( ) и не содер-
жащего ( ) индуктор синтеза целлюлаз в своем составе 
(1 % делигнифицированные кукурузные стебли)
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ком уровне и их секрецию в жидкую среду. Исполь-

зование иммобилизованных форм гриба позволяет 

интенсифицировать процесс глубинного культи-

вирования мицелиальных грибов. Наиболее про-

дуктивным оказался штамм мицелиального гриба 

A. terreus, способный осуществлять биосинтез и на-

копление внеклеточных ферментов целлюлазного 

комплекса как в свободном, так и в иммобилизо-

ванном виде.

С целью повышения продуктивности иммоби-

лизованного биокатализатора непосредственно в 

его состав были включены индукторы биосинтеза 

целлюлолитических ферментов, в качестве которых 

использовались делигнифицированные кукуруз-

ные стебли (1 % от общей массы гранулы). 

Было показано, что клетки A. terreus, споры кото-

рого были иммобилизованы в криогель ПВС с до-

бавлением целлюлозосодержащего материала, обес-

печивали биосинтез и секрецию полного комплекса 

целлюлаз, содержащего EG, CBH и BG, но при этом 

уровень целлюлазных активностей для такого им-

мобилизованного биокатализатора был на 60 % вы-

ше уровня аналогичного биокатализатора, исходно 

не содержащего целлюлозосодержащий материал в 

своем составе (рис. 3).

Таким образом, была установлена целесообраз-

ность одновременного включения в состав гранул 

и иммобилизованных клеток мицелиального гриба 

источника углерода, индуцирующего синтез цел-

люлаз. В дальнейших экспериментах были исполь-

зованы именно эти целлюлозосодержащие иммоби-

лизованные биокатализаторы.

Биосинтез целлюлазных ферментов 
иммобилизованными клетками 
мицелиального гриба A. terreus в средах 
с различными образцами ЦСС

Анализ влияния pH среды культивирования и 

температуры проведения процесса позволил оп-

ределить оптимальные условия, необходимые для 

накопления максимальной активности ферментов 

целлюлазного комплекса в среде, содержащей МКЦ 

в качестве источника углерода: pH 5,0—5,5, темпера-

тура процесса 28 °С. Максимальные значения EG-, 

CBH- и BG-активностей, полученные при данных 

условиях, достигали 9250, 720 и 400 ед/л соответс-

твенно (табл. 1). Дальнейшие эксперименты прово-

дили в указанных условиях.

Поскольку в качестве субстратов ферментов цел-

люлазного комплекса, секретируемых разработан-

ным биокатализатором, предполагалось исполь-

зовать сложные по химическому составу образцы 

различных промышленных и сельскохозяйствен-

ных отходов, то дальнейшие исследования прово-

дились с использованием именно таких субстратов. 

При культивировании иммобилизованных клеток 

мицелиального гриба в среде, содержащей 2 % из-

мельченных кукурузных стеблей, максимальные 

значения эндоглюканазной, экзоглюканазной и 

β-глюкозидазной активностей несколько снизились 

по сравнению с активностями, зафиксированны-

ми в процессе культивирования таких же образцов 

иммобилизованных клеток в среде, содержащей в 

качестве индуктора синтеза целлюлаз очищенную 

МКЦ (табл. 1). 

Очевидно, что данная тенденция обусловлена 

наличием природных ингибиторов клеточного ме-

таболизма и целлюлаз в используемом природном 

субстрате в отличие от коммерчески доступных 

очищенных препаратов. Аналогичные тенденции в 

изменении уровней активностей целлюлаз, проду-

цируемых свободными клетками, ранее отмечались 

в литературе [10].

Анализ полученных результатов показал, что уве-

личение концентрации субстрата (опилок) в среде 

культивирования от 2 до 5 % (по сухим веществам) 

положительно сказывается на уровне накопления 

EG-активности, приводя к ее увеличению в два раза.

При культивировании иммобилизованных кле-

ток в среде, содержащей измельченную рисовую со-

лому в качестве источника углерода, необходимого 

для биосинтеза целлюлаз, максимальные активнос-

Таблица 1
Максимальные значения активностей ферментов 
целлюлазного комплекса, детектируемые 
после культивирования иммобилизованных 
клеток в течение 6 сут в средах, содержащих 
различные источники углерода

Концентрация ЦСС в среде 
(по сухим веществам), %

Активность, ед./л

EG CBH BG

МКЦ 9250 720 400

Кукурузные стебли 8540 550 365

Делигнифицированные 
дубовые опилки 530 90 65

Березовые опилки 3680 550 390

Березовые опилки 7100 550 330

Рисовая солома 13390 840 400
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ти EG, CBH, BG, накапливающихся в культураль-

ной жидкости, превышали те уровни, которые были 

установлены на других исследовавшихся субстратах. 

Следует также отметить, что наиболее значитель-

ные изменения в уровне детектируемой активности 

при варьировании субстратов, вводимых в среду для 

получения целлюлазного комплекса, были отмече-

ны для EG.

Многократное использование 
иммобилизованных клеток для получения 
ферментов целлюлазного комплекса

Известно, что иммобилизованные клетки при-

влекают к себе внимание возможностью их много-

кратного использования для реализации различ-

ных биокаталитических процессов [35, 36]. В этой 

связи была исследована возможность длительного 

использования иммобилизованных клеток мицели-

альных грибов для получения комплекса целлюлаз 

на среде, содержащей рисовую солому в качестве ис-

точника углерода (рис. 4).

Было установлено, что биокатализатор спосо-

бен стабильно осуществлять биосинтез и секрецию 

ферментов целлюлазного комплекса в условиях пе-

риодического культивирования при проведении, по 

крайней мере пяти рабочих циклов с полной заме-

ной питательной среды в конце каждого рабочего 

цикла. Средняя продуктивность процесса с учас-

тием иммобилизованных клеток по EG-, CBH- и 

BG-активностям составила 1200, 70 и 30 ед./(л/сут) 

соответственно. Период полуинактивации разрабо-

танного иммобилизованного биокатализатора со-

ставил 50 сут.

Культуральные жидкости, содержащие комп-

лекс целлюлаз, секретируемых в среду культиви-

рования иммобилизованными биокатализаторами 

на основе клеток, были использованы для направ-

ленной гидролитической обработки различных 

образцов ЦСС. 

Следует отметить, что в среде культивирования, 

предназначенной для получения целлюлаз, содер-

жался именно тот источник ЦСС в качестве индук-

тора синтеза ферментов, который позже обрабаты-

вался полученным комплексом.

Концентрация ЦСС в среде составляла 50 г/л по 

сухим веществам. Дозировка культуральной жид-

кости, содержащей целлюлазы и применявшейся 

для обработки ЦСС, нормировалась к общей кон-

центрации белков и составляла 15 мг общего белка/г 

сухих веществ ЦСС. Ферментативный гидролиз 

проводился при 45 °С и рН 5 в течение 40 ч. По окон-

Таблица 2
Концентрация и выход глюкозы в ферментали-
затах различного ЦСС, полученных при исполь-
зовании культуральной жидкости, содержащей 
целлюлазы иммобилизованных клеток A. terreus

ЦСС

Глюкоза

Концентрация, 
г/л

Выход 
от теоретически 
возможного, %

Кукурузные стебли 16,8±0,2 81,9±0,9

Пшеничная солома 17,1±0,3 96,0±1,7

Рисовая солома 18,0±0,1 95,2±0,5

Березовые опилки 14,5±0,3 59,4±1,2

Дубовые опилки 13,9±0,3 51,1±1,1

Рис. 4. Динамика накопления целлюлазных активностей 
в среде периодического культивирования при многократ-
ном использовании иммобилизованного биокатализато-
ра. Стрелками указана замена среды в реакторе с иммо-
билизованными клетками, продуцирующими целлюлазы
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чании процесса во всех образцах анализировали 

концентрацию накопившейся глюкозы (табл. 2).

Согласно полученным данным, при фермента-

тивной обработке ЦСС максимальная концентра-

ция глюкозы (18 г/л) была получена при обработке 

рисовой соломы целлюлазным комплексом, про-

дуцируемым иммобилизованными клетками ми-

целиальных грибов. Эти данные согласуются с ре-

зультатами, представленными в табл. 1, из которых 

следует, что именно этот субстрат обеспечивал мак-

симальный уровень накопления трех основных цел-

люлазных активностей. При этом выход глюкозы 

от теоретически возможного уровня составил 95 %. 

При использовании в качестве деградируемого суб-

страта опилок выход глюкозы составил более 50 % от 

теоретически возможного уровня, что может быть 

связано с исходной недостаточной предобработкой 

данного сырья перед ферментативным гидролизом.

Получение органических растворителей 
из ферментативных гидролизатов ЦСС 
под действием иммобилизованных клеток 
дрожжей и бактерий

Ферментативные гидролизаты, полученные в 

результате обработки различных видов ЦСС цел-

люлазами, секретируемыми иммобилизованными 

клетками грибов, могут использоваться для получе-

ния различных коммерчески значимых продуктов, 

в частности органических растворителей (этанола, 

ацетона, бутанола).

Подтверждением этого послужили эксперимен-

ты, в которых в качестве катализаторов трансфор-

мации полученных сахаров использовались иммо-

билизованные клетки дрожжей или бактерий [37].

При использовании иммобилизованных клеток 

термотолерантных дрожжей осуществлялся про-

цесс ферментации гидролизатов различного ЦСС 

(табл. 3). Реакционная смесь была приготовлена на 

основе 0,05 М цитратного буфера (pH 5), в которую 

вводили ЦСС (5 % по сухим веществам) и комплекс 

целлюлаз в концентрации 15 мг общ. белка/г сухих 

веществ ЦСС. Процесс проводился при температуре 

45 °C в течение 48 ч. По окончании процесса во всех 

пробах определяли концентрацию накапливающе-

гося этанола (табл. 3).

Выход целевого продукта, согласно полученным 

данным, составил 86—91 % в зависимости от исход-

ного источника ЦСС.

Таким образом, была показана возможность вы-

сокоэффективной конверсии гидролизатов ЦСС, 

полученных под действием целлюлаз иммобилизо-

ванных клеток мицелиальных грибов, в биоэтанол.

Для исследования возможности трансформации 

различного ЦСС в органические растворители ис-

пользовался иммобилизованный биокатализатор на 

основе клеток Clostridium acetobutylicum, включенных 

в криогель ПВС (табл. 4).

Максимальная концентрация растворителей 

11,6 г/л была достигнута при использовании фер-

ментативного гидролизата рисовой соломы. Следует 

отметить, что соотношение между концентрациями 

растворителей оставалось практически одинаковым 

независимо от типа обработанного ЦСС.

Заключение

Разработан оригинальный гетерогенный био-

катализатор в виде клеток мицелиального гриба 

Aspergillus terreus, иммобилизованных в криогель 

Таблица 3
Концентрация и выход этанола в процессе кон-
версии глюкозы, содержащейся в гидролизатах 
ЦСС, в этанол под действием иммобилизованных 
клеток дрожжей

ЦСС

Этанол

Концентрация, 
г/л

Выход 
от теоретически 
возможного, %

Кукурузные стебли 7,7±0,2 89,8±2,3

Пшеничная солома 7,9±0,1 90,6±1,1

Рисовая солома 8,4±0,1 91,5±1,1

Березовые опилки 6,4±0,3 86,5±4,0

Дубовые опилки 6,1±0,2 86,0±2,2

Таблица 4
Концентрация органических растворителей, 
накапливающихся в процессе ацетон-бутанол-
этанольного брожения ферментативных гидро-
лизатов ЦСС под действием иммобилизованных 
клеток бактерий

ЦСС
Концентрация, г/л

ацетона бутанола этанола

Кукурузные стебли 3,0±0,2 9,4±0,3 0,5±0,1

Пшеничная солома 3,6±0,3 10,2±0,2 0,9±0,2

Рисовая солома 3,8±0,3 11,6±0,2 1,2±0,3
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ПВС с добавлением индуктора синтеза комплекса 

целлюлаз, включающего эндоглюканазу, экзоглю-

каназу и β-глюкозидазу. Указанный биокатализатор 

обладает длительным периодом полуинактивации 

(до 40 сут) при его 4-кратном использовании для 

получения комплекса целлюлаз в периодическом 

режиме.

Впервые показано, что разработанный биоката-

лизатор стабильно сохраняет высокий уровень про-

дуктивности по полному комплексу целлюлаз при 

использовании различных субстратов-индукторов 

биосинтеза ферментов: березовых и дубовых опи-

лок, рисовой соломы и делигнифицированных ку-

курузных стеблей.

Культуральные жидкости, содержащие комплек-

сы целлюлаз, полученные как результат функци-

онирования разработанного иммобилизованного 

биокатализатора в среде с определенным ЦСС, были 

использованы для направленной гидролитической 

обработки того же сырья.

Показана возможность высокоэффективной 

конверсии полученных гидролизатов ЦСС в орга-

нические растворители под действием иммобилизо-

ванных клеток дрожжей и бактерий.

Данная работа выполнена при финансовой поддержке 

государственного контракта № 16.512.11.2163 

в рамках ФЦП «Исследования и разработки по приори-

тетным направлениям развития научно-технического 

комплекса России на 2007—2013 годы» и гранта РФФИ 

№ 11-04-93002 Вьет_а.
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V МЕЖДУНАРОДНЫЙ 
ПРОМЫШЛЕННО-ЭКОНОМИЧЕСКИЙ ФОРУМ 
«СТРАТЕГИЯ ОБЪЕДИНЕНИЯ: РЕШЕНИЕ АКТУАЛЬНЫХ 
ЗАДАЧ НЕФТЕГАЗОВОГО И НЕФТЕХИМИЧЕСКОГО 
КОМПЛЕКСОВ НА СОВРЕМЕННОМ ЭТАПЕ»

29–30 октября 2012 г.

Уже пятый год подряд ОАО «ВНИПИнефть» 

проводит форум «Стратегия объединения: решение 

актуальных задач нефтегазового и нефтехимичес-

кого комплексов на современном этапе» под пред-

седательством президента РСХ Иванова В.П. при 

поддержке РСПП, Ассоциации нефтепереработчи-

ков и нефтехимиков, Российского союза химиков, 

Союза нефтегазопромышленников России, ОАО 

«Газпром нефть», ИНХС РАН, ОАО «ВНИИ НП», 

ГУП ИНХП РБ, НП «Международная Ассоциация 

Нобелевского движения», химического факуль-

тета МГУ им. М.В. Ломоносова, РГУ нефти и газа 

им. И.М. Губкина. 

В форуме приняли участие представители Госу-

дарственной Думы РФ, Московской ТПП, отрас-

левых российских и зарубежных компаний, НПЗ и 

НХЗ, проектных и инжиниринговых компаний, ин-

ститутов, общественных организаций и СМИ.

В первый день форума, проходившем в здании 

правительства Москвы, на пленарном заседании 

обсуждались задачи и перспективы развития нефте-

газового и нефтехимического комплексов России, 

вопросы внедрения новых современных технологий 

в нефтепереработке и нефтехимии, энергоэффек-

тивность и энергосбережение, деятельности НИНГ 

(национальный институт нефти и газа). В заседани-

ях приняли участие Шмаль Г.И., президент Союза 

нефтегазопромышленников России, Рябов В.А., 

генеральный директор Ассоциации нефтеперера-

ботчиков и нефтехимиков, Дмитриевский А.Н., 

академик, директор Института проблем нефти и 

газа РАН. Большой интерес у делегатов вызвали 
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доклады Капустина В.М., генерального директора 

ОАО «ВНИПИнефть», Соркина Л.Р., генерального 

директора ЗАО «Хоневелл», Рачевского Б.С., пред-

седателя правления ЗАО «НефтеГазТоп», Шашко-

ва А.А., директора департамента нефтепереработ-

ки ООО «НК Альянс УК» и Силина М.А., перво-

го проректора по стратегическому развитию НИУ 

РГУ нефти и газа им. И.М. Губкина, директора НП 

«НИНГ». 

Второй день форума прошел на территории 

ОАО «Газпромнефть-МНПЗ», который выступил со-

организатором мероприятия. Приятным подарком 

для делегатов стала организованная руководством 

завода экскурсия по Московскому НПЗ. Заседание 

по модернизации и особенностям эксплуатации ус-

тановок каталитического крекинга открыл Ники-

тин А.А., заместитель генерального директора, тех-

нический директор ОАО «Газпромнефть-МНПЗ». 

Он тепло приветствовал участников форума и вы-

ступил с докладом о программе развития ОАО «Газ-

промнефть-МНПЗ» до 2020 г., а более подробно об 

особенностях эксплуатации и модернизации уста-

новки каталитического крекинга Г-43-107 ОАО «Газ-

промнефть-МНПЗ» рассказал Кузнецов С.Е., глав-

ный технолог ОАО «Газпромнефть-МНПЗ». Про-

должили выступления Хавкин В.А., заместитель 

генерального директора ОАО «ВНИИ НП», Далип 

Сони, директор подразделения технологии катали-

тического крекинга в псевдоожиженном слое кор-

порации «Lummus Technology Inc.» и другие. 

В секции «Инжиниринговые услуги, современ-

ные технологии и оборудование для НПЗ и НХЗ» под 

председательством Теляшева Э.Г., директора ГУП 

ИНХП РБ, приняли активное участие и представи-

ли свои современные разработки для отечественной 

нефтегазопереработки и нефтехимии делегаты от 

компаний, специализирующихся на производстве и 

поставках оборудования. 

Круглый стол «Роль коммуникаций в развитии 

нефтегазовой отрасли» под председательством Еси-

повой И.Ф., председателя Комитета по коммуника-

циям в ТЭК РАСО, стал новым опытом в проведении 

данного мероприятия и состоялся в виде интерак-

тивного общения. 

Запланированный пресс-брифинг с представи-

телями отраслевых СМИ прошел в режиме актив-

ного «живого диалога» и затронул актуальные темы 

нефтегазовой отрасли. 

Форум «Стратегия объединения» является важ-

ным событием в деловой жизни Москвы и России 

в целом. Делегаты имели возможность обменяться 

мнениями по ряду вопросов нефтегазового комп-

лекса как в рамках заседаний, так и при неформаль-

ном общении, а также установить новые партнерс-

кие отношения. 

Участники форума отметили интересную тема-

тическую программу, высокий уровень организа-

ции мероприятия и выразили благодарность за про-

веденную экскурсию по Московскому НПЗ. 
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ЕВГЕНИЙ ЗИНОВЬЕВИЧ ГОЛОСМАН
75 лет со дня рождения 
50 лет работы в азотной промышленности

27 декабря 2012 г. исполнилось 75 лет известно-

му специалисту в области промышленного катализа 

профессору, доктору химических наук, академику 

РИА и МАНЭБ, заслуженному химику РФ Евгению 

Зиновьевичу Голосману.

После окончания в 1962 г. Московского химико-

технологического института им. Д.И. Менделеева 

Е.З. Голосман по распределению начал работать в 

новомосковском филиале ГИАП (НИАП, «НИАП-

КАТАЛИЗАТОР»), посвятив ему 50 лет активной 

творческой жизни.

Е.З. Голосман создал и возглавил сектор (1966), 

лабораторию (1971), а затем (1978) отдел физико-хи-

мических и аналитических исследований, стандар-

тизации и качества, с 2011 г.  он — главный научный 

сотрудник «НИАП-КАТАЛИЗАТОР». 

Научная деятельность Евгения Зиновьевича 

была и остается связанной с промышленным ката-

лизом. Под руководством Е.З. Голосмана и при его 

непосредственном участии создано новое научное 

направление — химия приготовления оксидных и 

металлоксидных цементсодержащих катализаторов 

для широкого круга органических и неорганических 

процессов. В соответствии с разработанной малоот-

ходной технологией организовано промышленное 

производство цементсодержащих катализаторов в 

катализаторном цехе «НИАП-КАТАЛИЗАТОР», на 

катализаторном производстве Дорогобужского ЗАУ 

и других предприятиях.

Результаты разработки и исследования никеле-

вых катализаторов на алюмокальциевой основе бы-

ли обобщены Е.З. Голосманом в кандидатской дис-

сертации (1970), дальнейшие работы по механизму 

формирования цементсодержащих катализаторов 

легли в основу докторской диссертации, которую он 

защитил в 1988 г.

Е.З. Голосман принимал участие в испытаниях и 

внедрении на химических, металлургических, ма-

шиностроительных, нефтехимических заводах ряда 

разработанных катализаторов: для процессов мета-

нирования, получения защитных атмосфер, син-

теза бутиловых спиртов, анилина, низкотемпера-

турной конверсии оксида углерода и др. География 

внедрений таких разработок насчитывает около 

60 предприятий, охватывая почти все регионы быв-

шего СССР, позднее — РФ, страны СНГ, а также 

дальнее зарубежье. 

Из наиболее значимых достижений последних 

лет можно отметить разработку, освоение техно-

логии, организацию производства и внедрение в 

промышленность катализаторов разложения озона 

серии ГТТ и ГТ на предприятиях химической, ме-

дицинской, пищевой и других отраслей, создание 

нового высокоэффективного катализатора метани-

рования НКМ-7, катализаторов очистки газов от 

закиси азота. Разработанные и синтезированные 

неплатиновые катализаторы серии НТК-10, КДА, 

НКМ, НКО, ГТТ, ГТ, ФК, КЦ, НТК-10-7 и другие 

внедрены и эксплуатируются на 170 заводах и пред-

приятиях РФ, СНГ и дальнего зарубежья.
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Успешная работа возглавляемых Е.З. Голосма-

ном лаборатории и отдела физико-химических ис-

следований прикладного института, создание ново-

го научного направления во многом определяются 

хорошими многолетними творческими контактами 

с ведущими отраслевыми, академическими инсти-

тутами и вузами Москвы, С.-Петербурга, других го-

родов России, Украины, Азербайджана и пр. 

Высокие научные достижения Е.З. Голосмана 

отмечены заслуженными наградами: в 1997 г. он из-

бран академиком Международной академии эколо-

гии, в 2002 г. — академиком Российской инженер-

ной академии.

Е.З. Голосман — лауреат муниципальной премии 

г. Новомосковска «Человек года» в области науки и 

научных исследований в 2003 и 2010 гг., лауреат Все-

российского конкурса «Инженер года 2005», лауреат 

премий им. С.И. Мосина (2005) и им. В.Н. Ипатьева 

(2009), обладатель грантов губернатора и админи-

страции Тульской области (2000, 2004, 2007, 2009 

и 2010).

Евгением Зиновьевичем подготовлено большое 

число молодых специалистов. Под его руковод-

ством выполнено более 200 научно-исследова-

тельских дипломных работ студентами НИ РХТУ 

им. Д.И. Менделеева (он работает профессором ка-

федры технологии неорганических веществ с 1996 г.), 

технологического института им. Ленсовета (СПб), 

МГУ им. М.В. Ломоносова, Ивановского химико-

технологического и Ереванского госуниверситетов, 

Новомосковского политехнического колледжа. Под 

руководством Евгения Зиновьевича защищено де-

сять кандидатских диссертаций. В настоящее вре-

мя Е.З. Голосман является научным руководителем 

нескольких кандидатских диссертаций и научным 

консультантом двух докторских диссертаций.

Е.З. Голосман — автор более 600 публикаций, в 

том числе 300 статей, трех монографий по цемент-

содержащим катализаторам, 10 брошюр, 90 изоб-

ретений и патентов РФ, международных патентов, 

300 тезисов докладов международных и российских 

конференций и др.

В течение 30 лет Е.З. Голосман — заместитель 

председателя областного правления и более 10 лет — 

член Центрального правления Российского хими-

ческого общества им. Д.И. Менделеева и в 2006 г.

награжден Почетным знаком «За заслуги перед РХО 

им. Д.И. Менделеева».

Евгений Зиновьевич известен публицистичес-

кой деятельностью: в городских, областных и цент-

ральных газетах и журналах им опубликовано около 

150 статей по проблемам российской науки, эколо-

гии, работы научно-технических обществ, отрасле-

вых НИИ и вузов. 

С 2002 г. Е.З. Голосман — активный член редкол-

легии журнала «Катализ в промышленности».

Редакционный совет и редколлегия журнала сер-

дечно поздравляют Евгения Зиновьевича Голосма-

на с юбилеем, желают счастья, крепкого здоровья, 

дальнейших творческих успехов и благополучия.
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