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1.ВВЕДЕНИЕ
1.1. Предмет нефтехимии.

Нефтехимическая промышленность

Нефтехимия — область химии, изучающая научные основы 
получения полезных химических продуктов из нефти и природ
ного газа. При этом следует отметить, что в этот перечень добы
ваемых из нефти и газа продуктов не входят производимые из 
нефти в громадных количествах моторные топлива и смазочные 
масла. Последние традиционно считаются продуктами нефтепе
рерабатывающей промышленности. Такое разделение, безуслов
но, носит условный характер, тем не менее, оно общепринято в 
химии и химической технологии.

Широкое применение термина «нефтехимия» объясняется 
также и тем, что он объединяет (условно) в одном слове поня
тия, связанные как с нефтяной, так и химической промышленно
стью.

Достижения нефтехимии на практике реализуются в нефте
химической промышленности, которая является важным и быст- 
роразвивающимся разделом промышленной химии. В настоящее 
время нефтехимическая промышленность развивается так быст
ро, что во многих промышленно развитых странах продукция ее 
составляет значительную, а иногда и большую часть общего хи
мического производства.

Как известно, тремя основными источниками сырья для про
изводства синтетических органических продуктов являются рас
тительные вещества, каменный уголь и нефть. Каждый из этих 
трех исходных материалов имеет свои преимущества, однако 
опыт (прежде всего с экономической точки зрения) показывает, 
что в странах, обеспеченных нефтью (к которым относится и 
Казахстан), значение последней как источника сырья для хими
ческой промышленности велико, и оно непрерывно возрастает. 
По сравнению с каменным углем преимущества нефти состоят в 
том, что в ней значительно больше связанного водорода, яв
ляющегося важной составной частью органических веществ. По 
сравнению с растительными веществами нефть легче транспор
тировать, и выход синтетических продуктов из нее больше, чем
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из такого же количества растительных веществ.
Следует, однако, отметить, что в некоторых случаях наряду с 

нефтью целесообразно использовать также каменный уголь или 
растительное сырье. Так, например, в настоящее время этиловый 
спирт производят как из этилена нефтяного происхождения, так 
и методом брожения растительного сырья; ацетилен получают 
как неполным окислением природного газа (метана), так и из 
угля, через карбид кальция.

В настоящее время из углеводородов нефти производится 
несколько тысяч видов (более 5 тысяч) органических продуктов. 
Виды и количество этих продуктов непрерывно возрастает и до
ля их по самым скромным подсчетам составляет 25-30% общего 
производства продуктов химической промышленности. Если 
принять во внимание то, что по сумме капиталовложения хими
ческая промышленность находится в одном ряду с такими от
раслями как металлургия и текстильная промышленность, сле
дует признать громадность масштаба современной нефтехими
ческой промышленности.

Несмотря на большие масштабы развития нефтехимической 
промышленности, с точки зрения объема потребляемого сырья, 
они все же малы по сравнению с масштабами промышленной 
переработки нефти (нефтеперерабатывающая промышленность), 
которая, к сожалению, имеет топливное направление (моторные 
топлива). Поразительно, но факт: в настоящее время в нефтехи
мической промышленности задействовано всего около 8  % сум
марной добычи нефти.

В общем виде современную промышленную переработку 
нефти и природного газа можно представить в виде следующей 
упрощенной схемы:
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Нефтеперерабатываю-
>  щая промышленность 

(92% всего добываемого 
объема нефти)

Нефть 
и газ^ 5

Конечные про
дукты >

>

Топлива 
1 >  Смазочные 

масла
>  Гудрон

Нефтехимическая про
мышленность (8% всего 
добываемого объема
нефти) >

Чистые углеводороды 
^  Спирты 

•^Лромежуточ^ Альдегиды 
ные продукты >  Кислоты

^  Галоидпроизводные
>  Нитропроизводные и 

т.д.

^Конечные про- ^Пластические 
дукты ч  материалы

>  Эластомеры 
^Растворители 
^Моющие 

средства и т.д.

1.2. История развития нефтехимической 
промышленности

Промышленность химической переработки нефти зароди
лась в США в 1919-1920 г.г. В двадцатых-тридцатых годах в 
этой стране были разработаны промышленные методы произ
водства и использования простейших олефинов — этилена, про
пилена и бутиленов. Последние получали крекингом жидких 
нефтяных фракций.

Основными из разработанных промышленных процессов 
химической переработки олефинов в этот период были серно
кислотная гидратация, приводившая к получению спиртов (ко
торые затем дегидрировались в альдегиды и кетоны) и получе
ние из олефинов их окисей с помощью реакции гипохлорирова
ния. Доступность в промышленном масштабе окиси этилена и 
окиси пропилена привела к получению таких ценных химиче
ских продуктов, получаемых на их основе, как гликоли, сложные
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и простые эфиры гликолей и алкаиоламинов. Все эти соедине
ния нашли широкое применение в автомобильной промышлен
ности (антифризы, нанесение лакокрасочных покрытий и т.д.). В 
этот же период интенсивно проводились исследовательские ра
боты в этом направлении, которые позже легли в основу многих 
новых технологических процессов.

После второй мировой войны в сороковые и пятидесятые го
ды промышленность химической переработки нефти получила 
дальнейшее широкое развитие не только в США, но и в странах 
Европы. Была улучшена технология получения и разделения уг
леводородов. Появление новых конструкционных материалов 
привело к тому, что крекинг-процессы стали проводить в более 
жестких условиях, это вызвало увеличение количества и ассор
тимента производных олефинов. Наладилось промышленное 
производство ароматических углеводородов, диолефинов и аце
тилена из нефтяного сырья.

Если первоначально основным исходным сырьем для нефте
химической промышленности были олефины, то в этот период 
на сцене начинают появляться парафины, диолефины, ацетилен 
и ароматические углеводороды. Была освоена промышленная 
конверсия метана с водяным паром для получения синтез-газа, 
из которого далее стали получать синтетический метиловый 
спирт.

В сороковые годы было освоено промышленное производст
во из нефтяного сырья бензола, толуола и ксилолов, поскольку 
обычный источник этих ароматических углеводородов -  камен
ноугольная смола -  не мог удовлетворять растущие потребности 
химической промышленности.

Одновременно с увеличением ассортимента углеводородов, 
получаемых из нефти и подвергающихся дальнейшей химиче
ской переработке, создавались новые химические производства, 
для которых нефть служила потенциальным источником боль
шинства исходных продуктов. Среди этих новых производств 
следует назвать производство синтетических каучуков, синтети
ческих волокон, пластмасс и моющих средств.

Потребность в синтетических каучуках привела к разработке 
нефтехимических процессов производства дивинила (из н-



бутана и н-бутиленов) и стирола (из бензола и этилена).
Спрос на нейлон потребовал выделение из нефти циклогек

сана. Потребность в ацетатах целлюлозы вызвала организацию 
производства уксусного ангидрида, исходным сырьем для кото
рого служили синтетический этиловый спирт из этилена и аце
тон из пропилена. Для удовлетворения растущего спроса на ис
кусственные смолы были освоены производства стирола, хлори
стого винила, формальдегида из синтетического метанола неф
техимического происхождения и мочевину из аммиака, в синте
зе которого используется водород, получаемый конверсией неф
тяных газов с водяным паром.

Синтетические моющие средства, потребность в которых в 
настоящее время намного превышает потребность в жировом 
мыле, стали получать из нефти. Для их производства был освоен 
ряд интересных нефтехимических синтезов: 1 ) ал кил арил суль
фонатов апкилированием бензола либо хлорированным кероси
ном, либо олефином с очень разветвленной цепью, получаемым 
полимеризацией пропилена и 2 ) олефинов с длинной цепью, не
обходимые для производства сульфатов вторичных спиртов, из 
твердого парафина.

1.3. Характеристика основных процессов 
нефтехимической промышленности

Напомним о некоторых понятиях, важных для характеристи
ки нефтехимических процессов.

Любая нефтехимическая технология кроме чисто химиче
ских процессов включает гидро- и аэродинамические физиче
ские процессы при транспортировании, смешении жидкостей и 
газов, процессы передачи тепла, диффузионные процессы — 
фракционирование, абсорбция, адсорбция, экстракция.

Для проектирования и эффективной эксплуатации химиче
ских реакторов и промышленных установок в целом важны дан
ные о фазовом состоянии исходных реагентов и продуктов в ус
ловиях реакции, о характере реакции (экзотермический, эндо
термический), об оптимальном типе системы, в которой прово
дится процесс (статическая, динамическая, непрерывная, перио
дическая, полунепрерывная), о текучести и эффективности кон-
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тактирования исходных реагентов, об оптимальных параметрах 
процесса (температура, продолжительность, давление) и т.д.

Условия реакции могут решительным образом повлиять на 
ход реакции, механизм протекания процесса.

Так, в зависимости от условий реакции метан может образо
вывать, например, свободные метильные радикалы:

СН, —>’СН3 + Н 
свободные метиленовые и метинные радикалы:

СН4 -»:С Н 2 + 2Н
С Н ,-*  ICH + 3H

или гидридные ионы:

С Н ,-» [СН3]' + Н \

Эти частицы могут участвовать во многих последующих ре
акциях с образованием разных продуктов.

При оценке возможности осуществления нефтехимического 
процесса важны его термодинамические данные. Основным кри
терием при такой оценке является изменение свободной энергии 
(изобарного потенциала) AG или стандартной свободной энер
гии AG°298 к  (AG °).

Для оценки возможного осуществления какой-либо реакции 
с точки зрения термодинамики изучается зависимость измене
ния стандартной свободной энергии G0  от температуры. На рис. 1 
представлена зависимость AG 0  от температуры для эндотерми
ческой реакции метана с парами воды и для экзотермической 
реакции образования метана из углерода и водорода.

По характеристике AG 0  = ср (Т) можно определить темпера
турную зависимость константы равновесия, так как

AG 0  = - RT 1пК .

Это соотношение верно только в том случае, если концентрации 
(парциальные давления) компонентов в исходной смеси равны 
единице.
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Рис. I. Зависимость свободной 
энергии образования метана из 
простых веществ и взаимодей
ствия метана с парами воды от 
температуры.

Зная зависимость стан
дартной свободной эне- 
гии реакции от темпе
ратуры (например, эмпи
рическое уравнение типа 
AG 0 = а + ЬТ) можно 
определить температуру, 
для которой AG 0 = 0, т.е. 
границу, от которой реак
ция может протекать 
самопроизвольно.

Температура, при которой AG 0 = 0, т.е. когда реакция может 
протекать с одинаковой легкостью в обоих направлениях, явля
ется удобной характеристикой, которой часто пользуются в хи
мической технологии. Эта температура, а также степень конвер
сии являются показателями возможности промышленного при
менения процесса.

Сравнивая абсолютные величины отрицательного значения 
AG, можно сравнить вероятности протекания нескольких одно
временных реакций или выяснить их определенную последова
тельность. Приведем значения AG 0 для нескольких различных 
схем реакции получения анилина:

воо
т.

то >500

1. С6Н6 + H N 03 -> c 6h 5n o 2 + Н20  
C6H5N 0 2 + ЗН2 -> C6H5NH2 + 2Н20

2. С6Н6 + С12 -> С6Н5С1 + HCI 
С6Н5С1 + NH3 -»  C6H5NH2 + HCI

3. С6Н6 + NH3 -»  C6H5NH2 + H2

AG 0 = -22 ккал/ моль 
AG° = - 11,43 ккал/моль 
AG 0 = -24 ккал/моль 
AG 0 =;- 11,2 ккал/моль 
AG ° = +10, 28 ккал/моль

Очевидно, схема (3) непригодна (AG0 > 0) для получения



анилина.
Еще один пример. Процесс СН, + С 0 2 —>СН3 -  СООН очень 

заманчив с экономической точки зрения, однако он неосущест
вим, так как AG 0  = +85, 97 ккал/моль.

Реакции, для которых AG 0  положительно, можно все же 
осуществить, если они протекают одновременно с реакциями, 
для которых AG 0  < 0. Снижение изобарного потенциала в одних 
реакциях перекрывает увеличение его в других, и процесс в це
лом протекает с уменьшением AG . Приведем примеры реакций 
такого типа:

СН, + NH3 -> HCN + ЗН2 AG ° = + 34 ккал/моль
СН, + NH3 + 3/20 2 -> HCN + 3H20  AG ° = -130 ккал/моль

Определение всех вышеуказанных характеристик играет 
важнейшую роль в химической технологии. Для оценки эконо
мической целесообразности нефтехимического производства 
важны данные о выходе целевого продукта, удельной произво
дительности и степени конверсии.

Промышленные химические реакторы с точки зрения их 
эксплуатации можно разделить на следующие группы: периоди
ческого (котлы и автоклавы цилиндрической формы), полупе- 
риодического (такой же формы) и непрерывного действия 
(обычно трубчатые или колонны).

Реакторы можно классифицировать также в зависимости от 
других параметров, например, природы и числа реагентов, мето
да их контактирования, характера процесса (адиабатический или 
изотермический), способа передачи тепла и т.д.

Для гетерогенных систем скорость переноса вещества между 
фазами ( и на поверхностях раздела фаз) во многих случаях оп
ределяет величину суммарной скорости реакции и, следователь
но, условия контактирования реагентов, находящихся в разных 
фазах.

Условия перемешивания (если оно есть) имеют важное зна
чение и для гомогенных процессов, так как перемешивание спо
собствует гомогенизации системы и созданию одинаковой тем
пературы во всей реакционной массе. Это особенно важно для
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трубчатых реакторов.
В табл.1 представлены некоторые физические, гидродинами

ческие и термохимические характеристики основных процессов, 
применяемых в нефтехимической промышленности.

2. ВИДЫ СЫРЬЯ
2.1. Виды сырья нефтехимической промышленности и 

основные направления их переработки

Важнейшими видами сырья нефтехимической промышлен
ности являются низшие предельные и непредельные углеводо
роды, ароматические и нафтеновые углеводороды.

В нефтехимической технологии сравнительно немного про
цессов синтеза с получением целевых продуктов (продуктов по
требления), использующих в качестве сырья газовые или нефтя
ные фракции (смеси углеводородов). Среди них можно отме-. 
тить: некоторые процессы производства моющих средств типа 
ал кил арил сульфонатов из крекинговых бензинов, эмульгаторов 
из керосина и газойля, жирных кислот окислением смеси твер
дых и жидких парафинов, нафтеновых мыл (мылонафт) из керо
синовых и масляных фракций, крезолов из бензиновых фракций 
(крекинга).

В большинстве нефтехимических процессах используют 
практически чистые соединения -  углеводороды сравнительно 
небольшой молекулярной массы.

Основными жидкими фракциями нефти, которые использу
ют как сырье для нефтехимии, являются низкооктановые бензи
ны, полученные при отбензинивании природных попутных газов 
или газов крекинга, и легкие бензины первичной перегонки или 
крекинга.

Основными соединениями, выделяемыми из бензинов, явля
ются н- и изопентан. В нефтехимии их используют для получе
ния хлорпентана, амиловых спиртов и изопрена, однако значи
тельно меньше, чем в нефтеперерабатывающей промышленно
сти для увеличения октановых чисел бензинов.

Ниже приведена схема получения различных видов сырья из 
нефти и газа.
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Таблица 1
Характеристики основных процессов нефтехимической промышленности

Фазовое 
состояние 

исходной смеси 
реагентов

Система, 
в которой 

проводится 
процесс

Характер
реакции Процесс Тип реактора Примечание

Газ (гомогенное) Статическая
(периоди

ческая)

Экзотер
мическая Полимеризация этилена при высоком давлении 

( 1 0 0 0 —2 0 0 0  атм) в присутствии кислорода Цилиндри
ческие авто

клавы

—

Г аз (гомогенное, 
включая катали
тические процес
сы)

Динамичес
кая (непре
рывная)

То же Здесь часто одновре
менно протекают 
экзотермические и 
эндотермические 
реакции, однако, об
щий тепловой эффект 
соответствует экзо
термическому про
цессу

Неполное сожжение метана для 
получения ацетилена 
6 СН4 + 4 0 2— ► С2Н2 +
+ 8 Н2 + ЗСО + СО2 + ЗН2О

Печи
Состав продуктов 
реакции зависит от 
соотношения ре
агентов, гидроди
намических харак
теристик процесса 
и т. д.

Получение синтез-газа 
СН4 + И 0 2 —►СО + 2Н2, 
2СО “ ► СОз +  С

Тоже —

Частичное окисление метана и 
этана для получения форм
альдегида

N0
СН4 + о 2 — ► СН20  + Н20

Многотруб
чатые
реакторы

Роль вводимых в 
систему окислов 
азота до сих пор 
точно неизвестна

Автотермический крекинг: де
гидрирование этана и про
пана в соответствующие оле- 
фины

Многотруб
чатые печи 
или реакци
онные ко
лонны с

-



2С2Нб + 5/2 0 2 ^  С2Н4 + . 
+ 2СО + ЗН20  + Н2

твердым теп
лоносителем

Нитрование парафинов С 1-С4 

СН3-СН2-СН3 + H0N 02 — ► CH3-CH2-CH2-NO2 + 
+ (CH3)2CH-N02 + + CH3-CH2-N02 + CH3-N02 
Галоидирование углеводородов С|-С3|

С12
С3Н8 — ►C3H7CI + С3НбС12+ ... + НС1 

Щ
СН3-СН=СН2 —► СН2=СН-СН2С1 + НС1

Трубчатые реак
торы

-

Жидкость (гомо
генное)

Статическая Экзотер-
мическая-

Этерификация взаиморастворимых реагентов 
СН3СООН + С2Н5О Н ^ ±  СН3СООС2Н5 + Н20

Цилиндрический
реактор -

Нитрование сложными эфирами азотной кислоты 
(нитрат амила, ацетила и т. д.)

NH, NH—СО-СН,Ш ЩВ
N  + c h 3c o o n o 2 — ► L lj

То же

Сульфирование растворимыми комплексами SO3 

а С  ^  ^ 0 — SO,
с н ^ - а ^

»



Продолжение табл. 1
Фазовое 

состояние 
исходной смеси 

реагентов

Жидкость
(гомогенное)

Г аз-жидкость 
(гетерогенное)

Система, 
в которой 

проводится 
процесс

Характер
реакции Процесс Тип реактора Примечание

Статическая

Статическая
(периодиче
ская)

Экзотер
мическая

Экзотер
мическая

Полимеризация в растворе с промоторами (полисти
рол) в присутствии органических перекисей

Цилиндрические
автоклавы

СН2=СН 

С6Н5

-СН2-СН-

СбНу

оликонденсация
ОН

сн2о

Цилиндрический
реактор

\
X  н  ОН

с н ^  6  4 
■ с,н,он

С Н ^  6  *

Присоединение серной кислоты к олефинам
R-CH=CH2 + HOSO3H ------ ► R-CH-CHi

I
OSO3H

Реакционные 
колонны или 
автоклавы с 
перемешиванием

Окисление уксусного альдегида для получения уксу 
сной кислоты
________ С Н ,-С Н = 0 ± Уу О , -------► СН,ССУ)Н

Цилиндрические
реакторы



Жидкость —  
газ

Статическая То же Гидрирование ароматических углеводородов 
С6Н6+ ЗН 2 ------ ►СбН»

Цилиндрические
автоклавы

-

Динамичес
кая (полупе- 
риодическая)

» Окисление n-ксилола до терефталевой кислоты 
/С Н з  о, Щ СООН

СбНх\ --------- ► С6н /
СНз 20 гг 1  СООН

То же

Присоединение хлора к этилену для получения ди
хлорэтана

Растворитель 
C2H4 +CU --------- ► P 2H4CI2

Цилиндрический 
реактор или реа
кционная колон
на

академик 
С.Бейсембае 

i 
атындагы 

гы
лыми

9

1 9  
ь  -* ш о  
-*» *о 
Z в>Si 
П ^
2  с  5 " о  
7е о
4

Присоединение хлора к ацетилену для получения 
тетрахлорэтана

Растворитель

С2Н2 + 2С12 --------- ► C2H2CU

Цилиндрический
реактор

Хлорирование бензола
С6Нв + С12 ------ ► С«Н5С1 + СбШСЬ и т.д.

— НС1

То же

"Газ— кидкость Динамичес
кая (непре
рывная)

Экзотер
мическая

Присоединение HC1 к этилену при низких темпера
турах для получения хлористого этила

А1С1з
С2Н4 + HC1 (растворитель)---- ► C2H5CI

-6 0 °С

Цилиндрический 
реактор или ко
лонна

-

* *
<ч>
*

Косвенное нитрование олефинов (этерификация). 
Присоединение серной кислоты

14-20 атм
С2Н4+ HOSO3H — ► C2H5OSO3H

Реакционная
колонна



Продолжение табл. 1
Фазовое 

состояние 
исходной смеси 

реагентов

Система, 
в которой 

проводится 
процесс

Характер
реакции Процесс Тип реактора Примечание

Газ —  жид
кость— 
твердое тело 
(обычно гетеро
генный катализ)

Статическая
(периодичес
кая)

Экзотер
мическая

Г идрирование углей Автоклавы
-

Г аз— жид
кость—  
твердое тело

Динамичес
кая (полу
непрерыв
ная)

Тоже Прямая гидратация олефинов (С2Н4, СзН6, С4Н8)
WOj

С2Н4 + Н20 (газ)------► С2Н5ОН
(С 3 Н6)
(С 4 Н8)

Тоже

1

Г идрирование фенола
Ni

СлН5ОН + ЗН2------► СбНпОН
СиО. Сг20 3

»

Алкилирование ароматических углеводородов низши
ми олефинами в присутствии А 1С 1 з

Aicij
СбНб + с 2н4 — ► с 6н5 — с 2н5

Реакционная
колонна

Полимеризация (при средних давлениях) олефинов в 
присутствии органических соединений и AICI3, Na, 
Р2О5

AlClj
С 2 Н4  (раств.)------► смазки

Цилиндрические
автоклавы



А1 (С2Н,ЬэТ1С14 
С2Н4 ------------► высшие полимеры

Окисление жидких и твердых парафинов
КМп04

М С Н 2)п-СНз + 3/2 02 * 
R(CH2)„-COOH + н2о

Реакционная 
колонна или 
реакторы с соот
ношением 
высоты и диа
метра, равном 1

Динамическая
(непрерывная)

» Гетерогенный катализ:
получение бензина из окиси углерода и водорода 

оксосинтез
Полупериодические реакторы — изотермические или 
адиабатические — для реакции

2000 атм
С7Н,4 + С О + Н 2 ------ ►C8Hj7OH

175 °С
Производительность — 0,4 объема превращенного 
олефина на один объем реактора в 2,5 ч

Реакционные 
колонны высоко
го давления; 
реакторы с псев- 
доожиженным 
слоем катализа
тора
Цилиндрические
автоклавы

Газ — жидкость 
— твердое тело

То же >> Гетерогенный катализ
гидрирование для получения метилового спирта

ZnO
СО + 2Н2------►СНзОН

Сг20,
восстановление ншропроизводных 

Си, Ni
C6H5NO2 + 3H2 ------► 2H2O + C6H5NH2

Многотрубчатые
реакторы

Тоже



Продолжение табл. 1
Фазовое 

состояние 
исходной смеси 

реагентов

Система, 
в которой 

проводится 
процесс

Характер
реакции Процесс Тип реактора Примечание

Газ —  жид
кость — твердое 
тело

Динамическая
(полунепреры
вная)

Эндотер
мическая

Каталитический крекинг То же или 
реакторы с 
псевдоожи- 
женным слоем 
катализатора

Газ — твердое 
тело

Динамичес
кая (полуне
прерывная)

Экзотер
мическая

Взаимодействие олефинов с H2S, в присутствии Th0 2 

для получения меркаптанов
тно2

С2Н» + H2S ------K^HsSH

—

Изомеризация в присутствии катализаторов SiC>2,
A ic b  ®  '  9 * 3

сн 3

Трубчатые
реакторы

Газ — твердое 
тело

Динамичес
кая (непре
рывная)

То же Полученйе цианистоводородной кислоты
Pt

СН4 + NH3 + 0 2 ------ ► HCN

Реакторы не
большого 
объема с ката
лизатором в 
виде сит

Выход по ме
тану 65-70%; 
содержание HCN 
в газах 6 —7%.
В современных 
процессах, про
водимых в от
сутствие возду
ха, реакция эн
дотерм ич на



СО
о2 /  \ 

с,0н8 — ►С6Н4 О
VjO* \ / 

СО

Многотрубча
тые реакторы

Катализатор — 
окись ванадия на 
силикагеле, 350- 
380 °С.
Производитель
ность —  35 кг 
фталевого ан
гидрида на 1 м3 

катализатора в 1 

ч
Динамичес
кая (непрерыв
ная)

» Ni
С6Н,2------ ►СбНб + зн2о

(Pi)

То же или 
реакторы 
с псевдоожи- 
женным слоем 
катализатора

При 427 °С и 7 
am на катализа
торах с Сг20з 
производитель
ность равна 
0,5 моль СбНб на 
1 г катализатора 
в 1 сек; на ката
лизаторах с 0,5% 
Pi производи
тельность 1400 
моль СбНб на 1 г 
катализатора в 1 

сек
Газ — жидкость 
— твердое тело

Динамичес
кая (полу
непрерывная)

Эндотер
мическая

Получение водяного газа
с + н2о — к :о  + Н2

Г азогенерато
ры

То же Экзотер
мическая

Г идрирование углей Реакционные
колонны



Продолжение табл. 1
Фазовое 

состояние 
исходной смеси 

реагентов

Система, 
в которой 

проводится 
процесс

Характер
реакции Процесс Тип реактора Примечание

Г аз —  жидкость 
—  твердое тело.

Динамическая
(полунепре
рывная)

Экзотер
мическая

Прямая гидратация олефинов
WOj

С2Н4 + Н20(газ)------ ►С2Н5ОН

Трубчатые
реакторы

При 280—300 °С, 
70 —  80 атм, на 
катализаторе 
Н3РО4 производи
тельность равна 
200 г спирта на 1 л 
катализатора в 1 ч

Г идрирование бензола
Pt

С6Н6 + ЭЙ?— ►С6Н,2

Цилиндриче
ские автоклавы

Жидкость-
жидкость
(гетерогенная)

Статическая То же НООС-(СН2)4СООН + H2N-(CH2)6NH2------ ►

О О
II II

-------► -C-(CH2)4-C-NH(CH2)6-N-

Цилиндриче
ские реакторы

Полимеризация в эмульсии

пСН2=СНС 1— ►

Н
U

-U
1

1 
и 

|

Цилиндриче
ские автоклавы



Этерификация (несмешиваюшиеся реагенты) 
-зн2о

ЗСН3С6Н4ОН + Н3Р 0 4------► (СНз-С6Н4-0)зР0

Цилиндриче
ские реакторы

Нитрование

СбНб + h n o 3— ►C6H5N 0 2 + Н20

Тоже

Сульфирование

С6Н6 + H2SO4 — ►C6H5-S03H + Н20

»

Динамическая
(непрерывная)

» Сульфирование

СбНб + H2SO4 ------►C6H5-SO3H + н 2о

»



Газы

Виды сырья*
Газы газовых месторождений; состоят, в 

основном, из газообразных компонентов I 
(природные газы)

Г азы нефтяных месторождений (попутные I 
газы)

"Ч Соединения, использу
ющиеся в нефтехими
ческой промышленно
сти

'l Насыщенные углеводо
роды С| —  С4  и изо- 
пентан, H2S (редко ге
лий)

Газы нефтепере
работки

Насыщенные углеводо-
Газы первичной пере

гонки нефти 
Г азы стабилизации бен- f  роды и изолентам 

зинов

Нефт£

Г азы термического и 
каталитического кре- I 
кингов (деструктив- Г 
ной переработки) J 

Легкий бензин 
Бензин первичной пере
гонки и бензины термо
каталитических процес
сов

Жидкие фракции/
Керосин, газойль

-S Насыщенные и олефи- 
новые углеводороды 
C|- С5. H2 S, меркапта
ны

н-Пентан, изопентан, 
циклогексан, метил- 
циклогексан; бензол, 
толуол, ксилолы, этил- 
бензол, ароматические 
экстракты, крезолы 

Парафиновые фракции 
для сульфохлорирова- 
ния, ароматические 
фракции для деалки- 
лирования в Нафтали
ны, экстрагенты наф
теновых кислот 

Твердые фракцицГ Жирные кислоты и высшие спирты 
4  (парафин) *- Хлорированный парафин

* Здесь не сказано о газообразных, жидких и твердых фракциях, полученных при про
изводстве синтетических бензинов (например, по реакции Фишера— Тропша), так как 
это процессы синтеза, хотя и служат одновременно источниками сырья.

П ар аф и н о вы е  углеводороды . В качестве исходного сырья для 
нефтехимической промышленности важнейшими являются ме
тан, этан, пропан, бутан и пентан. Важнейшим направлением 
применения парафиновых углеводородов является производство 
олефинового сырья методами пиролиза и дегидрогенизации. Па
рафины Сю -  С 20 используют в производстве моющих средств, 
смазочных масел, эмульгаторов для синтетических каучуков и 
др. Чрезвычайно ценным сырьем являются парафины, состоя-
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щие из углеводородов с 18-44 атомами углерода. В табл. 2 при
ведены основные направления промышленной химической пе
реработки парафиновых углеводородов.

Непредельные углеводороды. В качестве исходного сырья 
важнейшими являются этилен, ацетилен, пропилен, бутилены и 
пентены. Из диенов наиболее ценными являются бутадиен и 
изопрен. Этилен применяется в основном для производства син
тетического этилового спирта, окиси этилена, этиленгликоля, 
хлорвинила, стирола и полиэтилена. Пропилен используют для 
получения из него ацетона, додецена и окиси пропилена. Произ
водство ацетона является основным потребителем пропилена. 
Додецен является полупродуктом в производстве наиболее ши- 
рокоприменяющегося синтетического моющего средства -  на
триевой соли изододецилбензолсульфокислоты. В табл. 3 приве
дены основные направления промышленной переработки непре
дельных углеводородов.

Ароматические углеводороды. Ароматические углеводоро
ды находят широкое применение в нефтехимической промыш
ленности. Наибольшее значение имеет бензол, который по объ
ему потребления сравним с этиленом. Бензол расходуется глав
ным образом для производства стирола, фенола и нейлона. То
луол применяют для получения полупродуктов анилинокрасоч
ной промышленности и взрывчатых веществ. Ксилолы служат 
сырьем для получения фтапевого ангидрида и полиэтилентереф- 
тапата. Основные направления химической переработки арома
тических углеводородов приведены в табл. 4.

Нафтеновые углеводороды. Из нафтеновых углеводородов 
в нефтехимической промышленности промышленное значение 
имеет циклогексан, применяемый в качестве растворителя и пе
рерабатываемый в капролактам. Его выделяют четкой ректифи
кацией из продуктов прямой переработки нефти или гидрирова
нием бензола. Важнейшей областью промышленного использо
вания нафтеновых углеводородов является превращение их в 
ароматические углеводороды путем каталитического риформин- 
га.
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Т а б л и ц а  2 .

Основные химические продукты, получаемые из парафиновых углеводородов
Углеводороды 

М етан СН 4

Этан С 2Н6 

Пропан С 3Н8

н-Бутан С4Н ю

Пентан С 5Н | 2

Изопентан С 5Н 12

Высшие парафи
ны
( С 1 8 -С 4 4 )

Основные методы переработки 
Электрокрекинг. Термоокис
лительный крекинг, окисление, 
хлорирование и фторирование

Пиролиз, нитрование, хлори
рование
Пиролиз, окисление, нитрова
ние, дегидрирование

Пиролиз, окисление, дегидро 
генизация, изомеризация, взаи
модействие с серой или H2S 
Хлорирование, нитрование, 
изомеризация, пиролиз

Дегидрирование, пиролиз, 
хлорирование 
Крекинг, окисление, хлори
рование, сульфирование, нит
рование

Важнейшие продукты и их производные 
Ацетилен; водород; синтез-газ; аммиак; ацетальдегид; метанол — ►
— ►формальдегид, этанол и др. спирты; хлорвинил; хлоропрен; хлори
стый метилен; хлористый метил; метилмеркаптан; хлороформ — ►
— ►тетрафторэтилен — ►тефлон; четыреххлористый углерод — ► фре- 
оны; сероуглерод; диметилдихлорсилан; дихлордифторметан; диметил- 
сульфид; метилцеллюлоза; сажа
Этилен; ацетилен; хлористый этил; нитрометан; нитроэтан; дихлорэтан; 
синтез-газ
Этилен; пропилен; ацетилен; ацетальдегид; формальдегид; нитрометан; 
нитроэтан; нитропропан; 1,3-дихлорпропан; нитросгтирты; ацетаты; 
уксусная кислота
Этилен; пропилен; бутилен; изобутан; изобутилен; бутадиен; ацеталь
дегид; бутиловый спирт; уксусная к-та; ацетон; метилэтилкетон; тиофен

Хлористый амил, а из него: амиловые спирты, амилфенолы, амилнаф- 
талин, амилмеркаптан, амил амин; нитрометан; нитроэтан; нитропропан; 
нитробутан; нитропентаны; изопентан — изопрен;  этилен; пропилен; 
бутилен
Изоамилен — ► изопрен — ► каучук; этилен; пропилен; хлористый изо- 
амил
Синтетич. масла; олефины; спирты; высшие жирные к-ты; депрессато- 
ры; пластификаторы; сульфонаты; нитропарафины; хлорпарафины, а из 
них: пластификатор для поливинилхлорида, парафлоу, хлоровакс для 
огнестойких материалов, синтетич. смазочные масла



Т а б л и ц а  3.

Углеводороды 
Этилен С2 Н4

П ропилен С 3Н 6

н-Бутилен  С 4 Н 8

И зобутилен  С4Н

А ц ети л ен  С 2 Н 2

Основные химические продукты, получаемые из непредельных углеводородов
Основные методы переработки 

Полимеризация, алкилирова- 
ние, хлорирование, гидратация, 
окисление

П олим еризация, гидрохлориро
вание, оксосинтез, гидратация, 
алкилирование, окисление

Гидратация, деги дроген и зац и я, 
полим еризация, хлорирование, 
гидроф орм  ил ирование 
Г идратация, полим еризация, 
соп оли м ери зац и я, хл ори рова
ние, ги д роф орм и л и рован и е

П о л и м ери зац и я , хл о р и р о ван и е , 
ги д ратац и я , реакц и я с N H 3

Важнейшие продукты и их производные 
П олиэтилен, этилбензол — ► стирол ► каучук; дихлорэтан  ►
1 , 1 ,2 -трихлорэтан  — ► винилиденхлорид — ► саран; хлористы й  этил; 
хлористы й винил; этиловы й с п и р т— ► ацетальдегид  и бутади ен  ► 
каучук; этиленхлоргидрин  ► гликоль ^  полиэф ирная  см ол а  (тер и 
лен); оки сь  этилена, а  из нее: этанолам ины , эти л ен гл и кол ь , полиглико- 
ли; уксусны й  альдегид  — ►уксусная кислота, эти л ен хл орги д ри н , диок- 
сан, этиленциангидрин  — ► акрилонитрил— ► акри ловая  кислота , по- 
лиакрилонитрил
П олипропилен ; хлористы й  аллил — ► аллиловы й  сп и р т — ► гл ицерин ; 
альдегиды  и спирты ; и зопропанол  — ► ацетон; и зо п р о п и л б ен зо л — ►а- 
м ети лсти рол  — ► каучук ; д од ец и л ен  — ► додецилбензол — ► д о д ец и л - 
б ен золсул ьф оки сл ота ; оки сь  п роп и л ен а  — ► пропиленгликоль; ф ен о л  
В ш ор-б ути л овы й  сп и рт; м ети л эти л кетон ; д и ви н и л  — ► н ай л о н  и кау
чук; п ол и б ути л ен ; м алеи н овы й  ан ги д ри д ; д и х л о р б у тан ; а м и л о в ы й  ал ь 
д е ги д  — ► ам и л овы й  сп и р т
Т р и м ети л к ар б и н о л ; п ол и и зо б у ти л ен ; д и и зо б у ти л е н  — ► н о н и л о вы й  
сп и р т; б у ти л к ау ч у к ; х л о р и сты й  м етал л и л ; т р и и зо б у т и л е н  — ► доде- 
ц и л м ер к ап тан ; т р е т -б у т и л ф е н о л  — ► си н те ти ч . с м о л ы ; и зо а м и л о в ы й  
ал ьд еги д  — ► и зо ам и л о в ы й  сп и р т
Б ен зо л ; ку п р ен ; ц и к л о о к тате тр а ен ; у к с у с н ы й  а л ь д е ги д ; а л ь д о л ь ; м о н о - 
х л о р у к с у с н ая  к -та; п о л и в и н и л х л о р и д ; а к р и л о в а я  к -та ; х л о р о п р е н ; а ц е 
то н ; п о л и в и н и л о в ы е  э ф и р ы ; э ф и р ы  а к р и л о в о й  к -ты ; а к р и л о н и т р и л ; 
ац е т о н и т р и л ; ац е та л ь ; д и в и н и л а ц е т и л е н ; т е т р а х л о р э т а н



Таблица 4.

Основные химические продукты, получаемые из ароматических углеводородов
Углеводороды 

Бензол СбНб

Ксилолы
С6Н4(СН3)2

Этилбензол
С6н5с 2н 5

Основные методы переработки Важнейшие соединения, их производные и продукты

Алкилирование, дегидрирова- Этилбензол — ►стирол — ► полистирол; кумол, из к-рого 
ние, хлорирование, сульфиро- получают ацетон и эпоксидные смолы или фенол и баке- 
вание, окисление, нитрование лит; додецилфенол — ►неионогенные моющие средства;

додецилбензол — ► арилсульфонат; фенол, а из него: де
зинфекционные вещества, найлон, капролактам, фармацев- 
тич. препараты, средства для борьбы с вредителями, мою
щие средства; гексахлоргексан; нитробензол; хлорбензол 
— ► ДДТ; ангидрид малеиновой к-ты — ► малеиновая к-та

Толуол С 6Н 5СН 3 Окисление, нитрование

Окисление

Бензальдегид (красители, душистые вещества); бензойная 
к-та (консервирующие вещества, лечебные средства и др.); 
тринитротолуолфтороглюцин; сахарин

Фталевая, изофталевая и терефталевая к-ты

Дегидрирование, окисление, Стирол — ► полистирол и др. полимеры; ацетофенон 
хлорирование лаковые смолы, стирол, со-хлорацетофенон



2.2. Выделение и разделение углеводородного 
сырья из нефти и газа

Сырье для нефтехимической промышленности получают из 
нефти двумя путями. Первый состоит в том, что необходимое 
вещество, уже присутствующее в сырой нефти, выделяют из нее 
или концентрируют различными физическими или химическими 
методами (перегонка, экстрагирование и др.). Второй путь за
ключается в проведении определенных химико-технологических 
операций (в основном переработка деструктивного характера). 
Этот путь применяется для получения углеводородов, которые в 
сырой нефти отсутствуют или присутствуют в малых количест
вах (олефины, стирол и др.).

Индивидуальные (чистые) углеводороды или более или ме
нее широкие нефтяные фракции, используемые в качестве сырья 
в нефтехимии, выделяют из нефтепродуктов, получаемых при 
первичных и вторичных процессах переработки нефти.

При первичном процессе переработки нефти (первичная пе
регонка сырой нефти) осуществляется лишь очень грубое разде
ление. При этом получают следующие основные фракции:

Фракция Т кип., °С

Бензин 
Керосин 
Газойль 

Смазочные масла Выше 300 (могут 
перегоняться 

только в вакууме)

20-200
175-275
200-400

Мазут 
Пек или кокс

Упрощенная схема первичной перегонки сырой нефти пред
ставлена на рис. 2 .



Cs, C4  алканы 
и более легкие 
компонеты

Бензин
Керосин
Легкий
газойль

Тяжелый
газойль
Смазочные
масла

Остаток(тяжелый 
мазут, гудрон)

1 II III
Рис. 2. Первичная перегонка нефти

Первая стадия перегонки называется стабилизацией. Она за
ключается в удалении части бутанов и всего количества пропа
на, этана и метана, которые в противном случае могут придать 
бензину нежелательно высокое давление пара. Эту операцию 
обычно проводят под умеренным давлением (3-5 атм) и получа
ют жидкий дистиллят, состоящий из пентанов и более легких 
углеводородов.

Вторую стадию перегонки проводят при атмосферном дав
лении. Из колонны отбирают несколько фракций, а кубовые ос
татки разделяют затем на третьей стадии (колонна III) перегон
кой в вакууме, иногда с водяным паром, на высококипящие 
фракции и не перегоняющиеся тяжелые остатки.

Продуктами простой фракционированной перегонки являют
ся смеси углеводородов -  различные фракции, из которых для 
нефтехимии наиболее ценными являются легкие фракции (жид
кий дистиллят стадии стабилизации и бензиновые фракции). 
Индивидуальные низшие углеводороды, присутствующие в этих 
фракциях, можно выделить, лишь используя более усовершенст
вованные методы разделения.

Все низшие парафины до пентанов включительно можно от
делить друг от друга фракционированной разгонкой. В случае 
углеводородов с шестью или более атомами углерода число 
изомеров быстро увеличивается с увеличением молекулярного
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веса; ввиду этого, а также в связи с присутствием среди углево
дородов с шестью или более атомами углерода, помимо парафи
нов, также нафтеновых и ароматических углеводородов простая 
перегонка становится неэффективной. Следует особо подчерк
нуть, что выделение высших членов гомологических рядов угле
водородов физическими методами почти невозможно из-за 
большого числа изомеров. Таким образом, углеводороды слож
ного строения приходится синтезировать из более простых; это 
одна из причин, определяющих важное значение низших пара
финов и олефинов для нефтехимической промышленности.

Ф изические методы  разделения углеводородного сы рья.
Используемые в нефтехимической промышленности физиче

ские методы разделения по фазовому состоянию системы, в ко
торой проходит процесс разделения, можно разделить на сле
дующие классы:

1. Системы жидкость -  пар (газ)
2. Системы жидкость -  жидкость
3. Системы жидкость -  твердое вещество
4. Системы пар (газ) -  твердое вещество

С истем ы  ж идкость — пар. К методам фракционирования, в
которых используются эти системы (парожидкостные системы): 
простая ф ракционированная перегонка (менее 70-100 теоре
тических тарелок), сверхчеткая ректификация (больше 1 0 0  

теоретических тарелок), азеотропная перегонка, экстракцион
ная перегонка и абсорбция ж идкими растворителям и.

В качестве примера приведем метод выделения пропана и 
бутанов из сжиженного дистиллята установок стабилизации бен
зина, полученного при первичной перегонке сырой нефти (рис. 
2). Схема этого процесса разделения и режим работы колонн 
изображены на рис. 3.

Пентановую фракцию можно разделить на изопентан и н- 
пентан 99%-ной степени чистоты на колонне, аналогичной ко
лонне Г. Процесс разделения сжиженного конденсата (рис. 3) 
дает представление о масштабах и режимах операций, которыми 
занимается нефтеперерабатывающая промышленность. Однако 
такие способы (простая фракционированная перегонка) уже не
достаточны для разделения углеводородов с шестью и более 
атомами углерода; в этом случае применяются более действен
ные методы: сверхчеткая ректификация и другие.
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^Углеводороды 
и более легкие компоненты

Дистиллят из 
стабилизационной
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Флегмоеов число

А
30

щ г 
в и

в

Т Г .
иго-Сц- н-С̂ -Углеводороды I

С f  Углеводороды 
а болев тятелые 
компоненты

н- ̂ Углеводороды

Б  В  Г
30 30 50
76 S3 ТО

т - т  и в  6 4
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С помощью сверхчеткой ректификации (колонны с числом 
теоретических тарелок > 1 0 0 ) можно разделить углеводороды с 
разницей температуры кипения до 3 . Если разницы в темпера
турах кипения меньше чем 3°, то ректификация становится не
практичной.

Мерой легкости разделения компонентов в процессе пере
гонки является их относительная летучесть (упругость паров). В 
том случае, когда смесь подчиняется закону Рауля, величины 
относительной летучести пропорциональны давлениям паров 
компонентов. Если два компонента кипят при одной и той же 
температуре и подчиняются закону Рауля, то их невозможно 
разделить перегонкой.

Однако на практике смеси веществ не подчиняются закону 
Рауля и различия в относительных летучестях компонентов сме
си можно искусственно увеличить, используя методы азеотроп- 
ной или экстракционной перегонок.

При типичной азеотропной перегонке к бинарной смеси, 
компоненты которой кипят при близких температурах, добавля
ют третий компонент. Этот компонент образует с одним или 
обоими компонентами бинарной смеси азеотропную смесь с ми
нимальной точкой кипения, увеличивая тем самым разницу ме
жду температурами кипения перегоняющихся фракций.

Жидкости, которые обычно выбирают для образования азео- 
тропных смесей с углеводородами, принадлежат к полярным 
соединениям (амины, спирты, кетоны, вода); ароматические уг
леводороды иногда сами образуют азеотропные смеси с парафи
нами и нафтенами. Жидкости, образующие азеотропные смеси, 
увеличивают относительные летучести углеводородов в сле
дующем порядке: парафины > нафтены > олефины > диолефины 
> ароматические углеводороды. Это дает возможность расши
рить область применения фракционированной перегонки и раз
делить углеводороды, кипящие в одном и том же интервале тем
ператур, на указанные выше пять групп.

Различают два типа добавок, образующих азеотропные сме
си, — селективные и неселективные. Например, метилэтилкетон 
образует азеотропные смеси с парафинами, нафтенами и олефи- 
нами, но не образует их с толуолом; следовательно, этот кетон 
может служить селективной добавкой для выделения толуола.
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Вы бор добавок ограничен следую щ ими условиям и. Чтобы 
разница в тем пературах кипения меж ду азеотропны м и смесями 
или между азеотропной смесью  и углеводородам и, не входящ и
ми в ее состав, была достаточной для их разделения, добавляе
мое вещ ество долж но кипеть на 0-30° ниже углеводорода, под
леж ащ его выделению . Это вещ ество долж но давать больш ие 
отклонения от закона Рауля и образовы вать азеотропны е смеси с 
минимальной точкой кипения с одним или больш им числом уг
леводородов, подлеж ащ их выделению. Кроме того, добавляем ое 
вещество долж но растворяться в углеводороде при температуре 
кипения смеси или на несколько градусов ниже; оно такж е 
должно быть доступным по стоимости, стабильным, химически 
инертным и легко отделяющ имся от углеводородов, с которыми 
образует азеотропную смесь.

Экстракционная перегонка представляет собой ректифика
цию, проводимую в присутствии селективного растворителя, 
который имеет более высокую температуру кипения, чем смесь 
углеводородов, подвергающаяся разделению; этот растворитель 
прибавляют, чтобы изменить соотношение между относитель
ными летучестями компонентов смеси.

Как и вещества, добавляемые к смеси при азеотропной пере
гонке, селективные растворители обычно являются полярными 
соединениями. Таких растворителей насчитывается несколько 
сотен. В их число входит большинство растворителей, приме
няющихся для очистки керосина и смазочных масел; для этой 
цели обычно пользуются ф енолом ,. ацетоном, фурфуролом, а 
иногда и анилином. На рис. 4 показана принципиальная схема 
экстракционной перегонки.

Селективный растворитель подают в верхнюю часть ректи
фикационной колонны А, в середину которой поступает исход
ная смесь, подлежащая разделению. Растворитель перетекает с 
тарелки на тарелку, экстрагируя из разделяемой смеси компо
нент, имеющий минимальную относительную летучесть (арома
тические углеводороды и т.д.); отбираемый из дефлегматора 
дистиллят не содержит этого компонента. Из куба колонны А 
смесь селективного растворителя с менее летучим компонентом 
поступает в меньшую колонну Б, где отгоняется экстрагирован
ный компонент. Селективный растворитель из куба колонны Б
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направляют на орошение первой колонны. Таким образом, се
лективный растворитель во всех случаях находится в кубовой 
жидкости.

ДистиллятДистиллят

Яоступтваиш 
на разделение

тёль + продукт
Селективный раствора-

Рис. 4 . Схема экстракционной перегонки.

Экстракционную перегонку применяют для отделения аро
матических углеводородов от нафтенов и других веществ, для 
отделения нафтенов от парафинов, а также и диолефинов от 
олефинов.

Метод абсорбции селективными жидкими растворителями, 
которыми обычно служат смеси высококипящих углеводородов, 
заключается в абсорбции ими более растворимых компонентов 
из нефтяных газов; примером может служить выделение в кон
центрированном виде этана и пропана из природного газа. 
Принципиальная схема абсорбции жидкими растворителями по
казана на рис. 5. Поглощающее масло вводят в верхнюю часть 
абсорбционной колонны, из нижней части которой вытекает так 
называемое «жирное» масло — растворитель, насыщенный из
влеченными углеводородами. «Жирное» масло передают в де- 
сорбционную колонну, где от него отпаривают растворенные 
газы. «Тощее» масло из нижней части второй колонны охлаж
дают и возвращают на орошение первой колонны.

Разделение, которое этот способ позволяет осуществить, мо
жет быть еще улучшено, если продуктовый газ из верха десорб- 
ционной колонны направлять в нижнюю часть абсорбера, где он
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производит отдувку из «жирного» масла более легких газов, ко
торые также частично растворяются в жидком абсорбенте. В 
этом случае продуктовый газ действует аналогично флегме при 
обычной ректификации.

Системы жидкость -  жидкость. Примером разделения сис
тем этого типа служит экстрагирование растворителями, впер
вые примененное в нефтеперерабатывающей промышленности 
для очистки керосина и смазочных масел от ароматических уг
леводородов. Из применяемых в промышленности растворите
лей следует назвать жидкую двуокись серы, нитробензол, хло- 
рекс (Р, Р-дихлордиметиловый эфир), фурфурол, фенол, жидкий 
пропан. В результате получают экстракт (раствор извлекаемых 
углеводородов в данном растворителе) и раффинат (углеводоро
ды, нерастворимые в данном растворителе). Экстракция раство
рителями является сейчас распространенным техническим 
приемом для выделения ароматических углеводородов из их 
смесей с парафинами и нафтенами.

Системы жидкость — твердое вещество. Основным процес
сом, в котором существует такая система, является кристалли-

Отмытый
ш
Газообразны*продукты

масло поглотительное
масло

Абсорбер

Рис.5. Масляная абсорбция
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зация; ее применяют для выделения углеводородов с относи
тельно высокой температурой плавления. В нефтеперерабаты
вающей промышленности эту операцию давно уже используют 
для удаления твердого парафина из нефтепродуктов. В промыш
ленности химической переработки нефти ее применяют для вы
деления п-ксилола из смеси с другими ароматическими Се -уг
леводородами. Такая смесь ароматических Се -  углеводородов 
нефтяного происхождения обычно содержит около 50% м- 
ксилола, по 20% п-ксилола и о-ксилола и 10% этилбензола. Ме
тод основан на разности температур плавления этих углеводоро
дов: п-ксилол (т.пл. +13,3°С), м-ксилол (т.пл. —47,9°С), о-ксилол 
(т.пл. -25,2°С) и этилбензол (т.пл. -95°С).

Другим примером этого класса процессов разделения явля
ется широкоприменяемая в промышленности адсорбция угле
водородов твердыми поглотителями из раствора. В нефтехи
мической промышленности ее используют в процессе «аро- 
сорб», в котором ароматические углеводороды адсорбируют си
ликагелем из смеси с парафинами, после чего следует десорб- 
ция.

Системы газ (пар) -  твердое вещество. Такие системы 
встречаются только в адсорбционных процессах, используемых 
для разделения низкомолекулярных углеводородов и других 
легких газов, конденсация которых представляет затруднения.

В нефтехимической промышленности используются два вида 
этого метода: адсорбция на активированном угле и адсорбция на 
синтетических цеолитах.

Процесс адсорбции активированным углем с непрерывным 
режимом действия называется гиперсорбцией; его схема изо
бражена на рис. 6 .

Уголь движется непрерывно сверху вниз по вертикальному 
адсорберу (гиперсорберу). В верхней части аппарата уголь су
шится и охлаждается, после чего он попадает в первую секцию, 
где адсорбируются тяжелые компоненты газа, поступающие на 
разделение. Легкие компоненты не поглощаются активирован
ным углем и удаляются из аппарата. Ниже места ввода газов в 
адсорбер уголь встречается с парами тяжелых компонентов, де
сорбированными в отпарной секции аппарата; уголь избира
тельно поглощает более тяжелые компоненты, которые вытес-
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няют с его поверхности вещества с молекулярным весом, про
межуточным между молекулярными весами легких и тяжелых 
компонентов. Эти промежуточные продукты отводятся из аппа
рата в виде побочной фракции. В нижней (отпарной) секции, где 
уголь нагревается и пропаривается, происходит десорбция тя
желых компонентов, являющихся готовым продуктом. Уголь 
затем поднимается механически или с помощью газ-лифта в 
верхнюю часть аппарата. Гиперсорбцию применяю т для отделе
ния метана от этана и метана от азота.

Горячий активированный уголь

Зона охлаждения 

Зона
Исходная адсорбции компоненты

фракция

газовая смесь

Зона разделения

Зона пропарки 
а десорбции

\ Горячий, двсорбь 
\ рованнш ytojit

в верхнюю часть аОс

фракция

Торбера

пар

Рис. 6 . Гиперсорбция

Химические методы разделения углеводородов. Из хими
ческих методов разделения углеводородов следует отметить: 
выделение С 2- С 4 олефинов обработкой серной кислотой и выде
ление парафинов путем образования твердых соединений вклю
чения с мочевиной или тиомочевиной.
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Возможность выделения олефинов при обработке H2 SO4 ос
нована на образовании алкилсульфатов:

R-CH=CH3 + HOSO3H -» R-CH-CH3
I

OSO3H

Этот способ в нефтехимии нашел применение для выделения 
этилена из нефтяных фракций, например, из фракции С| — С 2 

(водород, метан, этан, этилен). Применяют его также для выде
ления изобутилена из бутан - бутиленовых фракций. Регенера
цию исходных олефинов проводят термическим разложением 
образующихся кислых эфиров серной кислоты.

В 1940 г. Бенген (Германия) обнаружил, что парафины нор
мального строения образуют твердые продукты присоединения 
к мочевине, взятой в виде раствора в метиловом спирте, в то 
время как парафины изостроения таких продуктов присоедине
ния не дают. Разделение основано на том, что пространство ме
жду молекулами в кристаллической мочевине достаточно вели
ко, чтобы там поместились молекулы н-парафинов, но мало для 
молекул изопарафинов. Такие продукты присоединения легко 
отфильтровать и разложить нагреванием, растворением в воде и 
т.п. Позже было найдено, что подобные соединения включения 
образует и тиомочевина, но с сильно разветвленными парафи
нами. В настоящее время мочевина и тиомочевина нашли широ
кое применение для выделения из нефтяных фракций Сб — С 20 н- 
парафинов и изопарафинов.

Основные процессы разделения (физические и химические) 
и сфера использования их в нефтехимической промышленности 
для выделения чистых компонентов приведены в нижеприве
денной схеме.
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3. ОСНОВНЫЕ ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ

3.1.Термическое разложение углеводородов 
(крекинг, пиролиз)

Процессы деструктивной переработки, происходящие при 
термическом разложении углеводородов, имеют большое значе
ние для нефтепереработки и нефтехимии. В основе крекинга и 
пиролиза лежит один и тот же тип химической реакции, однако 
эти термины связывают обычно с различными температурными 
режимами: крекингом (обычно каталитический) называют тер- 
мическое разложение углеводородов, происходящее при 350 -  
650°С, а пиролизом — термическое разложение, протекающее 
при температурах выше 650°С.

Применение процесса термического разложения нефтяного 
сырья идет по двум основным направлениям -  топливному и 
«химическому». В первом случае основной целью является по
лучение высококачественных топлив и смазочных масел путем 
каталитического крекинга, каталитического риформинга, дест
руктивной гидрогенизации (гидрокрекинг) и коксования. Эти 
процессы лежат в основе нефтеперерабатывающей промышлен
ности. Во втором случае целью является получение химического 
сырья путем пиролиза, в первую очередь, олефинов для нефте
химической промышленности.

Пиролиз парафиновых углеводородов является основным 
методом получения таких ценных исходных соединений, как 
этилен, пропилен, ацетилен и низшие диолефины.

При пиролизе парафинов протекают два вида основных ре
акций: расщепление (разрыв) углеродной цепи и дегидрирова
ние:

СпН2„+2 - » с„н2п + н2 
Сщ+пН2(ш+ ■п)+2 - >СпН2ш СпН2п+2

Образующиеся олефины способны подвергаться дальнейшим 
превращениям — разложению и конденсации. Изомеризации па
рафинов при пиролизе практически не происходит. Термодина
мически маловероятна также циклизация.
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Этан при пиролизе разлагается на этилен, водород и метан, 
являющиеся первичными продуктами его распада. Вторичными 
продуктами распада являются ацетилен, углеводороды Сз -С 4, 
высшие олефины, ароматические углеводороды, образующиеся 
в небольших количествах. Этан является наилучшим сырьем для 
получения этилена.

Пропан при пиролизе одновременно деметилируется и де
гидрируется, поэтому основными продуктами его распада явля
ются этилен, пропилен, метан и водород. н-Бутан при пиролизе 
одновременно деметилируется и претерпевает разрыв молекулы 
посередине. Реакция дегидрирования имеет меньшее значение. 
Поэтому в продуктах распада преобладают пропилен и этилен. В 
продуктах пиролиза изобутана, благодаря сильному дегидриро
ванию, содержатся значительные количества изобутилена и про
пилена.

По масштабу и по значимости получаемых продуктов боль
шое значение имеет пиролиз метана (производство ацетилена, 
сажи).

3.1.1. Производство ацетилена

Первым промышленным способом получения ацетилена, не 
потерявшим значение и в настоящее время, было получение его 
исходя из карбида кальция:

СаО + С —► СаСг + СО 
СаС2 + Н20  —> С2Н2 + СаО

Основную часть всех расходов при производстве карбида 
кальция составляют затраты на электроэнергию, которая обеспе
чивает теплом протекание эндотермической реакции при очень 
высокой температуре (1900 -  1950 С).

В настоящее время основным способом получения ацетилена 
является пиролиз метана и природного газа.

Термодинамика пиролиза метана. Оптимальную для обра
зования ацетилена температуру можно установить термодина
мически, сравнивая величины равновесных конверсий при раз-
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личных температурах реакций, протекающих при пиролизе ме
тана; основными из них являются:

к,
2СН4 «=^С2Н2 + ЗН2 (О

к2
С Н , ^  С + 2Н2 (2)

к3
С 2Н2̂ ± 2С + Н2 (3)

кд
2СН4<=^С2Н4 + 2Н2 (4)

к5
6 С Н 4 ^ С 6Н6 + 9Н2 (5)

В табл. 5 приведены некоторые термохимические и термо
динамические характеристики трех основных реакций, проте
кающих при получении ацетилена пиролизом метана. Как видно 
из этих данных, температуру можно разделить на три зоны: ни
же 1000°С, при которой метан почти полностью разлагается на С 
и Н2; 1 2 0 0 -  2000 С, при которой может протекать значительная 
конверсия метана в ацетилен, и выше 2000°С, при которой сте
пень конверсии в ацетилен теоретически очень велика.

Таблица 5
Термохимические и термодинамические характеристики некоторых

реакций, протекающих при получении ацетилена из метана
К|

2СН4̂ С 2Н2 + ЗН2 СЬ
к2

14Ч=^С + 2Н2
Кз

С2Н2̂ ± 2 С  + Н2

(AH29S = 91 ккал/моль; (ДН2„ = 20,4 ккал/моль; (ДН2.)8 = - 54 ккал/моль; .
AG = 96 290— 64,7 T кал/моль; AG° = -21470+ 26,0 AG° =53 350- 12,7

AG° = 0 при 1220°С) T кал/ моль; AG0 = 0 при T кап/моль;
552 °С) AG° = 0 при 3923 °С)

темпера
тура °С

степень конверсии 
СН4вС2Н2, %

равновесные концентрации, %

н2 с 2н2
500 0,00 100 0
1000 4,84 100 0
1500 66,00 99,98 0,02
2000 99,90 99,92 0,08
3000 99,99 94,80 5,20
5000 100 42,50 57,50
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Как видно из табл. 5 в области рабочих температур сущест
вующих промышленных установок — 1500 — 1600°С, равновес
ными продуктами реакции пиролиза метана должны быть в ос
новном углерод и водород. Практически они и являются основ
ными продуктами реакции, если время ее достаточно для дости
жения равновесия. Однако относительные скорости реакции (1) 
и (2) при данных температурах таковы, что до достижения рав
новесия в реакционной смеси, имеется в заметной концентрации 
ацетилен и соответствующее небольшое количество свободного 
углерода (сажи). В реальном процессе получения ацетилена не
обходимо быстро нагревать метан до высокой температуры, а 
полученную реакционную газовую смесь быстро охлаждать (за
калка, замораживание), чтобы сохранить образовавшийся ацети
лен и свести к минимуму образование сажи. На практике время 
пребывания метана в зоне реакции составляет величину порядка
0,01 сек при температуре реакции 1500 -  1600°С.

Механизм пиролиза метана. Общепризнан свободноради
кальный механизм. В продуктах пиролиза метана были обнару
жены свободные радикалы • СНэ, :СН2 и :СН.

Для объяснения того, как через свободные радикалы из ме
тана образуется ацетилен, состоящий из двух атомов углерода, 
связанных тройной связью, было предложено много схем. Из 
них наиболее приняты два механизма, предполагающих перво
начальное образование этана.

Механизм 1.
По этой схеме из метиленовых радикалов ( :С Н 2)  сначала об

разуется этан, который далее в результате реакции дегидрирова
ния образует этилен; этилен далее дегидрируется до ацетилена.

С Н ,^ :С Н 2 + Н2 
:СН2 + СН4+±СН зСН з 

С Н 3С Н 3+ ± С Н 2 1 СН2 + Н2 
СН2=СН2̂ ± С 2Н2 + Н2

Этилен может образоваться и из двух метиленовых радика
лов:

2 :СН2ч ^ С Н 2 = СН2
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Механизм 2.
По второй схеме этан является продуктом реакции метиль- 

ных радикалов, образованных на одном из первых этапов реак
ции:

СН4 СНз + -Н
• СНз + С Н ^ С Н з  -  СНз + • Н

Этан может образоваться также из двух радикалов • СН3 

2 • С Н з ^ ’СНз -  СНз (обрыв цепи)

Имеют место также реакции:

■ Н + СН4 СНз + Н2 (рост цепи)
2Н • -> И.2 (обрыв цепи).

Ацетилен, как и в первой схеме, образуется из этана и про
межуточного этилена в результате реакции дегидрирования.

Промышленные процессы производства ацетилена. При 
осуществлении промышленного процесса получения ацетилена 
основной трудностью является осуществление быстрой и равно
мерной передачи значительного количества тепла. Это связано с 
необходимостью применения высоких температур для достиже
ния приемлемых степеней конверсии в ацетилен. Другая про
блема -  необходимость резкого охлаждения выходящих из реак
тора газов, которое производят с тем, чтобы предотвратить раз
ложение ацетилена, осуществляется относительно легко. Обыч
но в поток горячих газов впрыскивают воду. Последней задачей, 
которую предстоит разрешить технологу, является выделение и 
очистка ацетилена, содержащегося в газах в малых концентра
циях (обычно 7 -  13 % объемн.). Ацетилен из этих газов пироли
за выделяют его селективным поглощением подходящими рас
творителями с последующим извлечением нагреванием или дру
гими средствами. В качестве селективных растворителей ранее 
применяли воду, а в последующем другие более лучшие селек
тивные растворители: N-метилпироллидон, ацетон, диметил- 
формамид, диметилсульфоксид.
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По способу подвода необходимого тепла известны следую
щие виды промышленного процесса пиролиза метана: пиролиз в 
печах (нагрев при помощи регенеративных печей), пиролиз в 
электрической дуге и автотерм и чески й пиролиз (нагрев при по
мощи частичного сжигания). Первый из них -  пиролиз метана в 
печах в настоящее время применяется редко.

Пиролиз в электрической дуге (электропиролиз). Элек
тропиролиз метана, производимый в электродуговых печах, 
приобрел промышленной значение с 1940 г. Метан быстро про
пускают через вольтову дугу между металлическими электрода
ми. Используют постоянный ток напряжением около 8000 в. 
Скорость прохождения газа через дугу около 1 ООО м3/ сек; тем
пература дуги около 5000°С, а температура, до которой нагрева
ются газы, около 1600°С. Выходящие газы мгновенно охлажда
ют (до 150 -  200°С) впрыскиванием воды.

На рис. 7 изображен реактор для электропиролиза метана. 
Реактор изготовлен из стали и имеет цилиндрическую форму. 
Метан вводят в верхнюю, более широкую часть, где находится 
вентилятор и электрод высокого напряжения, изготовленный из 
меди. Последний изолирован от корпуса реактора керамической 
массой и охлаждается при помощи рубашки. Нижняя часть кор

пуса реактора заземлена и является вторым электродом. Благо
даря турбулентности потока вводимого метана (вентилятор) 
электрическая дуга становится подвижной, контактируя с раз
личными точками второго электрода.

Степень превращения метана в ацетилен может достигать 
50%. Газ, получаемый из дуговой печи, содержит около 13 об.% 
ацетилена, 45% водорода, около 1% этилена, неразложившийся 
метан, следы сероводорода, синильной кислоты, окиси углерода 
и др. примесей.

В результате пиролиза из 100 кг метана или природного-газа, 
содержащего около 80% метана, можно получить 45 кг 97%- 
ного ацетилена, 9,2 кг 98%-ного этилена, 5,3 кг сажи и 13 кг 
98%-ного водорода. Расход электроэнергии около 9 кВт-ч/кг не
очищенного ацетилена.
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Рис. 7. Реактор для электрокрекинга метана:

1 — верхний электрод; 2 — вентилятор 3 — дополнительный электрод 
для зажигания. I и II — вода; III — продукты реакции.

Автотермический пиролиз. Этот процесс часто называют 
парциальным окислением, неполным горением или термоокис
лительным пиролизом. Этот метод основан на нагреве за счет 
теплоты сгорания (внутреннего сожжения) метана (или другого 
углеводородного сырья) при недостаточной подаче кислорода.

Поскольку в условиях автотермического пиролиза метана 
протекают реакции

2СН4 + 0 2 -> 2СО + 4Н2 

2СН4 -»  С2Н2 + ЗН2
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продукты всегда представляют смесь ацетилена, окиси углерода 
и водорода.

Кроме вышеприведенных основных реакций при автотерми- 
ческом пиролизе могут протекать также следующие реакции:

СН, + 2 0 2 ->  С 0 2 + 2Н20  
С2Н2 + 2Н20  -> 2СО + ЗН2 

С2Н2 + 2С 0 2 ->  4СО + Н2 

С + Н20  -> СО + Н2 

С + С 0 2 -► 2СО 
Суммарную реакцию образования ацетилена можно изобра

зить в виде:
6 СН, + 4 0 2 ->  С2Н2 + 8 Н2 + ЗСО + С 0 2 + ЗН20  

Поскольку необходимо достичь температуру не ниже 
1500 С, это накладывает некоторые ограничения на технологи
ческое оформление процесса. Во-первых, необходимо пользо
ваться чистым кислородом, так как присутствующий в воздухе 
азот поглощает часть тепла, выделяющегося при сожжении ме
тана, а также может вступать в химические реакции. Во-вторых, 
газ нужно предварительно нагревать, чтобы облегчить достиже

ние максимальной температуры. Од
нако степень предварительного по
догрева сырья ограничена температу
рой, при которой метан начинает кре
кироваться, а также опасностью 
преждевременного инициирования 
воспламенения. Объемное соотноше
ние кислорода к метану в исходной 
газовой смеси составляет 1 :2 .

Рис. 8. Реактор для получения ацетиле
на из метана неполным сжиганием:

I — смесительная камера; 2 — устройство для 
распределения пламени. I — охлаждающая 
вода; II — газы реакции.

На рис. 8 показан один из типов 
промышленной установки. Секция
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пиролиза установки неполного сожжения представляет по суще
ству горелку, в которой смешиваются и сжигаются потоки пред
варительно подогретого метана и кислорода, после чего продук
ты горения «закаливаются» очень быстрым охлаждением. Для 
предупреждения предварительного воспламенения степень по
догрева в зоне смешения обычно ограничивается температурой 
около 600-700°С. С этой же целью применяется специальный 
«блок горелки», предотвращающий обратное проскакивание 
пламени в зону смешения. Скорости подачи газа через зону 
смешения и блок горелки также подбираются таким образом, 
чтобы предотвратить обратное проскакивание пламени. Закали
вание реакционного газа производится впрыскиванием тонко 
распыленной воды непосредственно за зоной сгорания.

«Закаленные» газы пиролиза имеют следующий состав:

объемы. %
Ацетилен 8,0

Двуокись углерода 3,5 
Окись углерода 26,0 
Метан 5.0
Водород 56,0
Кислород 0,1
Высшие ацетиленовые 
углеводороды и прочие 
продукты 1,0

Одновременно образуется также некоторое количество са
жи, которая частично удаляется охлаждающей водой.

Установка может пропускать ~ 1500 м3/ч метана; выход аце
тилена составляет 25 — 31 %.

Газ пиролиза очищается от распыленных в нем частиц смолы 
и сажи, а затем из него извлекаются высшие ацетиленовые угле
водороды. Ацетилен поглощается селективным растворителем, в 
качестве которого обычно используется метилпирролидон. Не- 
сорбированные газы промываются для извлечения из них рас
творителя. Выходящий из абсорбера насыщенный ацетиленом 
растворитель стабилизируется, т.е. освобождается от наименее 
растворимых компонентов, а затем поступает в отпарную ко
лонну, где от него отделяют ацетилен.
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Для производства 1 т ацетилена требуется приблизительно 
4,2 т метана и 5 т  кислорода. При этом дополнительно в качестве 
побочного продукта образуется 5 т газа, состоящего главным 
образом из водорода и окиси углерода в соотношении 2:1. Этот 
сопутствующий газ можно использовать для синтезов аммиака и 
метанола. Таким образом, установка может быть комбинирован
ным предприятием для производства ацетилена и синтез-газа.

Промышленное применение ацетилена. Если раньше аце
тилен использовали в основном для автогенной сварки, то в на
стоящее время более 50% его используют в качестве сырья для 
производства химических продуктов.

Основными продуктами, которые вырабатываются из ацети
лена, являются мономеры (хлористый винил, винилацетат, акри- 
лонитрил, винилацетилен, виниловые эфиры) -сы рье для произ
водства пластмасс, синтетических волокон и каучуков; ацеталь
дегид, использующийся для получения большого числа кисло
родсодержащих продуктов (спиртов, сложных эфиров, кислот, 
кетонов); хлорпроизводные (хлорэтилены); применяющиеся в 
качестве растворителей. В нижеприведенной схеме приведены 
основные промышленные синтезы на основе ацетилена.

3.1.2. Производство сажи

Строение и свойства сажи. Сажа -  твердый тонкодисперс
ный углеродный продукт неполного сгорания или термического 
разложения углеводородов или любого органического вещества. 
В зависимости от исходного сырья и способа получения сажи 
сильно отличаются по своим свойствам. Сажи представляют со
бой чистый углерод, имеющий псевдокристаллическую структу
ру, промежуточную между аморфным углеродом и графитом и 
отличаются друг от друга по размерам частиц сферического типа 
(от 10 до 500 мц). Степень дисперсности и определяет главным 
образом ценность различных сортов сажи.

Существуют три основных процесса производства сажи: ка
нальный и печной процессы, основанные на неполном сгорании 
сырья, и термический процесс, где используется термическое 
разложение. Каждый процесс дает сажу определенного типа или 
класса соответственно: канальная сажа, печная сажа из газооб
разного или жидкого сырья и термическая сажа. Существует еще 
два способа производства сажи неполным сжиганием, имеющие 
меньшее значение: процессы производства ламповой и ацетиле-
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С№СН

HCI
--------- ►

CHjCOOH
X

ROH

HCN

полимеризация

CuCI

2CH30

НОСН2-(СН2)2-СН2ОН 
---------------------------------►

CHj=CHCI 
пористый винил

СН,СООН=СН2
винилацетат

CH2=CH-OR 
виниловые эфиры

CH2=CH-CN -  
акрилонитрил

с н 2= сн -с^сн -
винилацетилен

-► Пластмассы

Синтетический каучук

СН2-С С -С Н 2
I I 
ОН о н

->  с н 2= сн-сн=сн2
бутадиен

бутандиол-1,4
НООС-СН2-СН2-СН2-СН2-СООН

Синтетическое волокно 
Этиловый спирт С2Н$ОН

гидрирование
н,о

жидкая фаза
СН3-СНО -  

ацетапьдегид
СН3-СН=СН-СНО 

кротоновый альдегид

I окисление

Уксусная кислота, ацетон, бутиловый спирты и т.д.

н,о различные органические 
-----------------1  CH,-CHO-CHj — ► СН2=С=0 ----------------------------1

паровая фаза ацетон кетен синтезы
— ► Ангидриды, сложные эфиры и т.д.

CI,
-► Гапоидпроизводные (С12СН-СНС12 и

С12НС-СС1з) ------------ ► С12С=СНС1
-но трихлорэтилен

акриловая кислота 
со + HjO + ro h  СН2=СН-СООН —'

c h 2=c h -c o o r  •
акриловый эфир

Полиакрилаты
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новой саж и. П ром ы ш ленностью  выпускается миллионы тонн  
саж и различны х типов и сортов. Каждая фирма вы пускает саж у  
п од  собственны м  фирменны м названием.

Различны е тйпы саж и отличаю тся др уг  от  друга как по ф изи
ческим, так и по химическим  свойствам. В табл. 6 представлены  
свойства ряда сортов саж и, вы пускаемы е ф ирм ой «К эбот  блэкс»: 
размер частиц, удельная поверхность по адсорбци и  азота и pH  
водно-саж евой суспензии .

Таблица 6_______________
Физические свойства сажи

Название сортов сажи
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Канальные сорта сажи 
Сферой С сс 23 225 1,14 0,05 4,6 4,5
Сферой 4 НРС 24 140 1,10 0,05 4,5 4,5
Сферой 6 МРС 26 120 1,06 0,05 4,7 5,0
Сферой 9 ЕРС 29 100 1,02 0,05 3,8 5.2
Печная сажа из жидкого сырья 
Вулкан 9 SAF 19 110 1,51 0,54 8,5 1.5
Вулкан 6 ISAF 23 108 1,37 0,50 9,3 1,0
Вулкан 3 НАР 28 65 1,30 0,48 9,0 1,6
Вулкан С CF 23 132 1,41 0,35 8,4 1,3
Вулкан SC CF 21 2 0 0 1,50 0,55 8 .0 1,6
Стерлинг SO FEF 41 40 1,35 0,57 9,0 0,9
Стерлинг V GPF 51 25 1,09 0,47 9,1 0,9
Газовая печная сажа 
Стерлинг 99 FF 39 65 1,12 0,40 9,5 0,9
Стерлинг L HMF 60 30 0,85 0,50 9,9 0 ,8

Стерлинг S/ SRF 80 2 0 0,77 0,40 9,3 0 ,8

Пеллетекс 
Стерлинг NS/ SRF 80 25 0,71 0,27 9,8 0 ,8

Термическая сажа 
Стерлинг МТ 472 6 0,35 0,25 8,5 0,5
Стерлинг МТ NS 472 6 0,34 0,27 8,7 0.4
Стерлинг FT 179 15 0,41 0,45 8.9 0,5
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Различные сорта сажи различаются не только по размеру, но 
также и по распределению частиц. Отдельные частицы в сажах 
могут быть сгруппированы в агрегаты, имеющие вид разветв
ленных трехмерных цепей. Эти агрегаты образуют так называе
мую «вторичную структуру». Все частицы сажи сложены из па
раллельных плоских слоев графитовой решетки размером около 
20А, 3-5 слоев решетки образуют элементарный кристаллит 
толщиной около 12А. Слои графита в каждом кристаллите рас
положены примерно параллельно друг к другу, но беспорядочно 
ориентированы относительно их общей нормали. Слои связаны 
между собой силами Ван дер Ваальса, расстояние между ними 
больше, чем в решетке кристаллического графита.

Сажа содержит от 88 до 99,3% углерода, от 0,4 до 0,8% водо
рода и от 0,3 до 17% кислорода. Водород и кислород можно уда
лить из сажи в виде «летучих» веществе нагреванием до 1000°С 
в отсутствии кислорода; при этом водород выделяется в виде 
молекулярного водорода, а кислород в виде СО и С 02. Предпо
лагается, что водород, является остатком первичной углеводо
родной молекулы и входит в состав графитовой решетки.

В противоположность водороду кислород не входит в кри
сталлическую решетку, а удерживается на поверхности сажи в 
результате хемисорбции. Некоторое количество кислорода по
падает в сажу в процессе ее получения, но большая часть его 
вводится специально при последующей окислительной обработ
ке. Кислород входит в состав углерод — кислородного комплек
са, структура которого еще точно не установлена. Предполагает
ся, что эти комплексы представляют собой лактоны; присутст
вуют также фенольные структуры. Такой комплекс, располо
женный на границе углеродного слоя, можно представить сле
дующим образом:

\ | /  \ | /  \ | /  \ | /
С С С С 

|
С С - С = С  

.....................................граница слоя
11 W  1 I

О О н он
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Присутствие в саже летучих веществ (примерно 1% в печной 
саже и от 5 до 17 % в канальной) оказывает значительное влия
ние на свойства сажи, применяемой в резиновом производстве и 
в производстве наполнителей для типографических красок и 
других красителей. С повышением количества летучих веществ 
снижается pH водно-сажевой суспензии, ухудшается текучесть 
красок и уменьшается скорость вулканизации каучуков.

Таким образом, промышленные сорта сажи обладают раз
личными физическими и химическими свойствами. Во многом 
сажа близка к графиту, но содержит поверхностные группы, ко
торые оказывают заметное влияние на свойства резины и состав 
для производства красителей и типографских красок, к которым 
добавляется сажа. Сажа весьма стойка к действию щелочей, ки
слот и других химических реагентов, нерастворима в маслах и 
различных органических растворителях, отличается высокой 
стабильностью, малой чувствительностью к действию света, ки
слорода воздуха, высоких и низких температур.

О бразование сажи в пламенах. Сажа при неполном сгора
нии углеводородного сырья образуется как при термическом 
разложении сырья (аналогично процессу получения ацетилена 
неполным сжиганием), так и за счет разложения СО, образовав
шейся по реакции неполного окисления углеводорода.

В случае метана:
реакции сгорания СН» + 2 0 2 —> С 0 2 + 2Н20 ;

ДН = -212 ккал/моль 
2CR, + 0 2 ->  СО + 2Н20 ;

ЛН = -6,1 ккал/моль

реакции образования СИ» —> С + 2Н2
сажи ДН =  20,4 ккал/моль

2СО -»  С  + С 0 2

В настоящее время существуют три гипотезы механизма об
разования и роста частиц сажи при сжигании углеводородов в 
кислороде или воздухе: теория термического распада, теория
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полимеризации и конденсации и теория конденсации ради
калов.

По теории термического распада предполагается, что части
цы углерода образуются из таких продуктов, как ацетилен, по
лучаемых при термическом крекинге углеводородных молекул в 
зоне пламени.

Согласно теории полимеризации и конденсации при пироли
зе углеводороды не распадаются на более мелкие молекулы, об
разующие затем углерод, а полимеризуются в крупные молеку
лы, которые являются зародышами сажевых частиц. Появление 
капелек смолы при пиролизе метана подтверждает эту гипотезу.

Согласно третьей теории, образование углерода при пироли
зе происходит за счет образование свободных радикалов :СН, 
•ОН, :С -  С: и конденсации С2 радикалов. Предполагается, что 
С2 радикалы образуются через стадию образования диацетилена 
С4Н2 из ацетилена. Ниже приведена схема образования этих ра
дикалов и ядер кристаллизации углерода (сажи).

Ядро #аР°кристаллизации кристаллизации

С -*■ ОН ^  СИ СО 
Радикал СН ?

_ ,  ли  (L.-+ СН ■ ■ — ' он *  со
Радикал ОН
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Процессы производства сажи, за исключением термического, 
состоят в неполном сжигании углеводородов в ламинарном или 
турбулентном диффузионном пламенах. Сажа в пламени образу
ется во внутренней восстановительной зоне горения (в середине 
пламени), изолированной от внешней бесцветным раскаленным 
слоем двуокиси углерода; горение происходит за счет диффузии 
атмосферного воздуха через этот слой. Промежуточная светя
щаяся зона видна благодаря температуре белого каления твер
дых частиц углерода. Положение различных зон и соответст
вующие температуры для пламени обычной формы показаны на 
рис. 9.

Рис. 9. Распределение зон 
горения и соответствующих 
им температур для пла
мени обычной формы:
1 —  зона максимальной темпе
ратуры в несветящейся облас
ти; II—  зона начальной свети
мости; III —  зона отложения 
углерода; IV —  несгоревший 
газ.

Термическую сажу в 
промышленности полу
чают термическим раз
ложением углеводород
ного сырья с косвенным 
нагревом до 800 -
1000иС.
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Промышленные процессы производства сажи 
Канальный процесс. Этот процесс схематически представ

лен на рис. 10. Природный газ сжигается в узких щелевых кера
мических горелках, образуя диффузионные пламена, которые 
ударяются в холодные осадительные металлические поверхно
сти. Последние по форме представляют собой 20 -  25 сантимет
ровые каналы (отсюда и название канальный процесс) из кро
вельного железа. Эти поверхности медленно передвигаются над 
горелками и собирают сажу. Сажа удаляется с каналов скребка
ми, закрепленными в верхней части больших приемников.

Рис. 10. Канальный процесс производства сажи.

I — сажесборные каналы; 2 —бункер; з — камеры сгорания; 4 —шнек; 
5 —сепаратор- 6 — циклон; 7 — смеситель; 8 — барабан для гранули
рования; 9 — негранулированная сажа; 10 — гранулированная сажа;
I I  — хранилище.

Воздух для горения поступает под естественным напором, 
подача его регулируется с помощью заслонок, расположенных в 
дымоходах и в щели для доступа воздуха.

Сажа соскабливается с осадительной поверхности в бункеры 
и с помощью шнека подается из огневой камеры на пневматиче
ский конвейер, а затем через ситовой сепаратор в циклонный

57



коллектор. На выходе из коллектора сажа имеет плотность при
мерно 64 кг/м3, но для отгрузки поставщикам она должна быть 
уплотнена механической обработкой до 190 -  400 кг/м3.

Для получения литографских красок, которые должны иметь 
хорошую текучесть при высокой концентрации наполнителей и 
глубокий черный цвет, стандартная канальная сажа дополни
тельно окисляется на воздухе. Сажа пропускается через U- 
образные железные желоба при температуре 300 -  540°С и дос
тупе атмосферного воздуха. Количество летучих, удерживаемых 
вместе с хемисорбированным кислородом на поверхности сажи, 
повышается от обычной величины 5% до максимальной величи
ны 18% при некотором снижении выхода сажи.

Таким образом, размеры частиц разных сортов канальной 
сажи могут изменяться от 50 до 350А, а содержание летучих -  от 
5 до 17%. Канальная сажа ис/юльзуется в резиновой, лакокра
сочной и полиграфической отраслях промышленности.

При помощи этого процесса можно получить 1 6 - 3 0  г сажи 
из 1 м3 метана, что составляет всего 3- 5 % от теоретического 
количества (533 г). Поэтому несмотря на высокое качество сажи, 
полученной этим способом, все большее распространение полу
чает печной процесс, дающий менее качественный продукт, но с 
большим выходом.

Печной процесс производства сажи. В этом процессе в ка
честве исходного сырья можно использовать как газообразные 
углеводороды, так и жидкие углеводороды. В качестве послед
них наиболее пригодны нефтяные высокоароматизированные 
остаточные масла. В настоящее время больше половины всей 
выпускаемой сажи приходится на долю печного процесса с ис
пользованием жидкого углеводородного сырья.

В процессе используется такое же ламинарное диффузион
ное пламя, как и в канальном, но неполное сгорание сырья про
исходит в закрытом пространстве в хорошо контролируемых 
условиях смещения (при максимальной турбулентности). На 
рис. 11 показана установка для производства печной сажи, рабо
тающей как на газовом, так и жидком сырье.
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Рис. 11. Установка для получения печной сажи:
1 — электростатические осадители; 2 — циклоны; 3 — вытяжной вентиля
тор; 4 — магнитный сепаратор; 5 — транспортер; 6 — шаровая мельница; 7 —  
короб: 8 — ввод волы; 9 — элеватор; 10 — сушильная камера; 11 —  воздухо- . 
дувка; 12 — упаковка; 13 — инжектор сырья (жидких углеводородов); 14 —  
подъемник.

Из печи газо-сажевая смесь подается в нижнюю часть верти
кального холодильника, где она быстро охлаждается водой от 
1300 до 200°С, а затем направляется в систему улавливания. Вы
деление сажи из аэрозоля -  сложная операция, при которой ис
пользуются циклоны (в которых механически отделяются круп
ные частицы), электрофильтры, магнитные сепараторы (для уда
ления частиц железной окалины) и шаровые мельницы (для уп
лотнения сажи).

По сравнению с канальным печной процесс дает более высо
кий выход продукта -  140-160 г/м3 метана (~ 25-30% от теорети
ческого).

Термический процесс. Особенность термического процесса 
получения сажи состоит в том, что образование сажи в этом 
случае происходит при прямом термическом разложении сырья, 
обычно природного газа (рис. 12). Процесс осуществляется в 
печах периодического действия. Установка состоит из двух пе
чей, диаметром 4-5 м и высотой 7-8 м, заполненных огнеупор
ной шамотной насадкой. В то время как одна печь нагревается, 
другая, в которой осуществляется рабочий цикл получения сажи,
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охлаждается. Во время цикла нагревания в печь вводится рецир
кулирующий газ, состоящий главным образом из водорода, при
родного газа и воздуха в количестве, достаточном для полного 
сгорания топлива. В результате сжигания газа насадка печи на
гревается до температуры 900-1400°С. После достижения необ
ходимой температуры разогрев прекращается и в печь подается 
природный газ до тех пор, пока температура в печи достаточно 
высока для его крекинга, затем цикл нагревания повторяется. 
Отходящие из печи после рабочего цикла газы охлаждаются во
дой, пропускаются через циклоны и систему рукавных фильт
ров, а затем рециркулируют для нагревания второй печи. Сажа 
из циклонов и рукавных фильтров подается шнеком в хранили
ще.

Рис. 12. Термический процесс производства сажи.
1 — газ; 2 — печи; 3 — холодильник; 4 — отходящий газ; 5 — циклоны; 6 — 
шнек; 7 — рукавный фильтр; 8 — хранилище; 9 — рециркулирующий газ для 
обогрева печей; 10 —газ для отопления.

Применение сажи. Первоначально производство сажи раз
вивалось вследствие спроса на нее при изготовлении типограф
ских красок; впоследствии оно значительно увеличилось, так как 
потребителем стала промышленность переработки природного и 
синтетического каучука.
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Добавка 30-50% сажи в каучук при производстве автомо
бильных шин повышает их прочность в 2-3 раза (продолжитель
ность пробега увеличивается с 1500-2000 до 50000-60000 км).

В настоящее время производится более миллиона тонн сажи 
в год, около 90% которой применяют при переработке каучука; 
из остальной части получают типографские и другие краски, ла
ки, копировальную бумагу, карандаши, пластические и изоли
рующие материалы, электроды и т.д.

3.2. Окислительная конверсия 
углеводородов в синтез-газ

Окислительная конверсия углеводородов нефти и природно
го газа является наиболее масштабным и важным нефтехимиче
ским процессом.

Процесс окислительной конверсии углеводородов, а гакже. 
любого углеродсодержащего органического материала, лежит в 
основе давно известных промышленных методов газификации 
жидких и твердых топлив для получения горючих газов. Сущ
ность процесса заключается в превращении органической массы 
топлив в горючие газы (состоящие в основном из СН4, СО и Н2), 
путем окисления кислородом, воздухом, водяным паром при вы
сокой температуре.

Газификация твердых топлив проводится в газогенерато
рах, получающиеся горючие газы (состоящие в основном из СО, 
Н2 и СНд) называют генераторными. Газифицируют все виды 
твердого топлива: каменные и бурые угли, антрацит, кокс, полу
кокс, торф, древесина, горючие сланцы и другие. Генераторные 
газы применяют в основном в качестве топлива в металлургиче
ском, стекольном, керамическом и других производствах, в дви
гателях внутреннего сгорания, газотурбинах и для бытовых 
нужд. В зависимости от состава газов дутья различают воздуш
ный газ (газификация производится воздухом), паровоздушный, 
парокислородный, водяной, полуводяной, газ кислородного ду
тья.

Основной реакцией данного процесса является взаимодейст
вие раскаленного угля и паров воды при температуре около 
1200 С:
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с  + н2о  -> с о  + н2 ДН = 31 ккал/моль

Газификация жидких топлив - процесс превращения жид
ких топлив в горючие газы путем расщепления молекул углево
дородов, сопровождаемое конверсией продуктов расщепления 
водяным паром, кислородом или воздухом. В зависимости от 
состава получаемые газы применяют как топливо или в качестве 
сырья для химической промышленности. В зависимости от ус
ловий газификации протекают следующие реакции: 1) расщеп
ление высокомолекулярных предельных углеводородов с обра
зованием низкомолекулярных предельных или непредельных 
углеводородов; 2) дегидрирование предельных углеводородов с 
образованием непредельных углеводородов и водорода; 3) взаи
модействие углеводородов с водяным паром или кислородом. 
Кроме описанных основных превращений, протекают также ре
акции изомеризации, циклизации, полимеризации, саже- и кок- 
сообразования.

1. С5Н12 -» С2Н6 + С3Н6 
С5Н 12 -► С2Н4 + С3Н6 + Н2

2. С5Н 12-> С 5Н,о + Н2
3. С5Н,2 + 4Н20  -> СН4 + 4СО + 8Н2 

С5Н ,2 + 2 0 2 СН4 + 4СО + 4Н2

Источниками тепловой энергии для приведенных выше и 
других реакций процессов газификации топлив являются экзо
термическая реакция сжигания части исходного сырья, подвер
гаемого газификации, и сжигания кокса, образующегося во вре
мя многих процессов газификации.

Скорость и характер превращений углеводородов зависят 
главным образом от температуры, времени пребывания сырья в 
реакторе и свойств сырья. Так, при 750-800 С образуется газ с 
содержанием до 35-40% непредельных углеводородов (считая на 
сырье). При 900°С и выше выход непредельных углеводородов 
резко снижается, увеличивается количество метана, водорода, 
смолы и кокса. При 1100°С и выше процесс полностью направ
ляется в сторону образования водорода, окиси углерода и кокса.
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При взаимодействии углеводородов с водяным паром и кисло
родом увеличивается выход газа (по сравнению с процессом 
расщепления), и его состав изменяется в сторону образования 
СО, Н2 и СН4, уменьшается саже- и коксообразование. Примене
ние катализаторов в процессах газификации увеличивает скоро
сти реакций, дает возможность снизить температуру процесса на 
100-150 С, уменьшает саже- и коксообразование.

В нефтехимии огромное значение имеет окислительная кон
версия метана, продукт которой — синтез-газ, используемый не 
как топливо, а исключительно как сырье для нефтехимических 
синтезов.

3.2.1. Окислительная конверсия метана в синтез-газ

Синтез-газ -  смесь оксида углерода и водорода, является 
чрезвычайно ценным сырьем для нефтехимической промыш
ленности. Промышленным способом получения синтез-газа яв
ляется окислительная конверсия метана (или природного газа) 
водяным паром или кислородом; соответственно различают ме- 
тано-паровой и метано-кислородный процессы получения син
тез-газа.

Метано-паровой процесс. Первой стадией этого процесса 
является эндотермическая реакция между метаном и водяным 
паром:

СН4 + Н20  СО + ЗН2 ДН = 49 ккал/моль (6)

Одновременно с этой основной реакцией протекает и экзо
термическая реакция между СО и Н20  (пар) -  так называемая 
конверсия водяного газа:

СО + Н2̂ ± С 0 2 + Н2 ДН = -10 ккал/моль (7)

[Смещению равновесия этой реакции вправо способствует по
нижение температуры. Константа равновесия реакции (Кр) 
уменьшается п^и увеличении температуры (при 686°С она равна 
1,9, а при 1500 С -  0,2. При необходимости получения водорода
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м ГС0 21 [Н 2] 
Кр [С О ] [Н 20 ]

необходимо сместить равновесие в сторону образования С 02; 
это достигается введением большого избытка водяного пара.]

Суммарную реакцию можно выразить уравнением:

СН, + 2Н204=^С0 2 + 4Н2 АН = 39 ккал/моль (8)

В нефтехимической промышленности метано-паровой про
цесс используют в двух направлениях: 1) для получения водоро
да и 2) для получения синтез-газа. Когда основной целью явля
ется получение водорода, процесс проводят с большим избыт
ком водяного пара, что уменьшает конверсию СО в С 02 [реак
ция (7)] и способствует образованию дополнительного количе
ства водорода. Процесс выгодно проводить в две ступени: пер
вая — конверсия СН4 в синтез газ [реакция (6)] при температуре 
700-800°С, вторая -  конверсия СО [реакция (7)] при температуре 
400-500°С. Процесс в целом протекает с увеличением объема, 
поэтому повышение давления снижает степень конверсии.

Если основной целью является получение синтез-газа (смесь 
СО и Н2 в различных соотношениях) можно увеличить содержа
ние СО добавлением в реакционную смесь С 0 2. Это смещает 
равновесие реакции (7) в сторону образования СО.

В условиях метано-парового процесса при высоких темпера
турах может протекать чрезвычайно интересная реакция (с точ
ки зрения потенциального способа утилизации двуокиси углеро
да) метана с двуокисью углерода, приводящая также к синтез- 
газу:

СН4 + С 0 2̂ ± 2 С 0  + 2Н2 АН = 59 ккал/моль (9)

Следовательно, содержание СО в продуктах процесса опре
деляется не только температурой, но и соотношением количеств 
водяного пара и С 02.

На практике для быстрейшего достижения равновесия (уве
личение скорости реакции) и снижение температуры протекания 
процесса пользуются катализаторами, из которых наиболее час
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то применяют никель на инертном носителе, промотированный 
окисями магния или алюминия.

Метано-паровой процесс с целью получения водорода в 
промышленности проводят под небольшим давлением (6-7 атм). 
Сначала смесь метана и водяного пара пропускают при 870°С 
через трубчатый реактор, наполненный катализатором (Ni, MgO) 
и обогреваемый сжиганием газа. Выходящие из реактора газы 
состоят почти целиком из водорода и окиси углерода и содержат 
только 2 % непрореагировавшего метана. После осуществления 
первой стадии окись углерода вместе с водяным паром пропус
кают при 460°С над окисью железа, промотированной окисью 
хрома. При этом в результате конверсии водяного газа получают 
смесь Н2 и С 02; после удаления С 02 остается водород, достаточ
но чистый для проведения процессов гидрирования.

Метано-кислородный процесс (процесс частичного со
жжения метана). В данном процессе тепловую энергию, необ
ходимую для эндотермической реакции метана с водяным паром 
[реакция (6)], получают за счет того, что вместо затраты газа на 
внешний обогрев реактора, часть конвертируемого метана сжи
гают внутри аппарата. Если в качестве источника кислорода 
применяют воздух, то продукты реакции оказываются загряз
ненными азотом, что в большинстве случаев (за исключением 
использования продуктов процесса для синтеза аммиака) сказы
вается отрицательно на возможности их дальнейшего использо
вания. Применение чистого кислорода, конечно, удорожает 
стоимость продукции.

Метано-кислородный процесс протекает в две явно выра
женные стадии. В первой стадии кислород полностью реагирует 
с частью метана с образованием воды и двуокиси углерода:

СН4 + 2 0 2 —> С 0 2 + 2Н20  ДН = -191,7 ккал/моль (10)

Затем за счет выделяющегося при этой реакции тепла следу
ют более медленные эндотермические реакции образовавшихся 
двуокиси углерода и воды с избытком метана, приводящие к по
лучению смесей окиси углерода и водорода:
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СИ, + С 0 2 -»  2С0 + 2Н2 АН = 59 ккал/моль (9) 
2СН, + 2Н20  -»  2СО + 6Н2 АН = 49 ккал/моль (11)

Уравнение суммарной реакции имеет следующий вид:

4СН, + 2 0 2 -> 4СО + 8Н2 АН = -33,7 ккал/моль (12) 
или же

СН» + /% 0 2 -»  СО + 2Н2 АН =-8,5 ккал/моль (13)

В условиях процесса протекает также реакция конверсии во
дяного газа [реакция (7)]:

СО + Н20  ̂ ± С 0 2 + Н2 Д Н I -10 ккал/моль (7)

Промышленный метано-кислородный процесс в случае, если 
основной целью является получение водорода, также проводят в 
две ступени: первая -  реакции (10) -  (12) при 700-800 С, вторая
-  конверсия СО по реакции (7) при ~500°С. Соотношение СО и 
Н2 в конечном счете определяется температурой процесса и со
отношением количеств водяного пара и двуокиси углерода.

3.2.2. Применение синтез-газа в нефтехимической 
промышленности

Синтез-газ (СО + Н2) является исходным сырьем большей 
части промышленного основного органического синтеза. При
менение синтез-газа можно разбить на два вида: 1) применение 
водорода и 2) применение окиси углерода и его смеси с водоро
дом, т.е. собственно синтез-газа.

Получение водорода из синтез-газа и его применение. Из 
всех существующих промышленных методов получения водоро
да (электролиз воды, восстановление паров воды железом при 
высоких температурах, выделение водорода из газов коксования 
и пиролиза нефтепродуктов и др.) производство его окислитель
ной конверсией является наиболее экономичным, а потому наи
более широкоприменяемым.
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Подавляющее большинство водорода, получаемого конвер
сией метана, расходуется для получения аммиака. Для получе
ния водорода для синтеза аммиака наиболее удобна.следующая 
технологическая схема, обеспечивающая получение смеси Н2 и 
N2 в  требуемом соотношении (1 объем N2 на 3 объемы Н2). Сна
чала проводят конверсию с водяным паром при 700°С с тем, 
чтобы в продуктах реакции осталось значительное количество 
непрореагировавшего метана. Затем к горячей газовой смеси 
добавляют воздух в таком количестве, чтобы достичь нужного 
для синтеза аммиака соотношения азота и водорода, и пропус
кают ее в печь, где метан превращается в основном в водород и 
окись углерода. Конверсией с водяным паром окись углерода 
переводят в водород и двуокись углерода. Последний из газовой 
смеси отмывают водой под давлением 25 атм или раствором 
этаноламина, промытый газ затем компримируют до рабочего 
давления синтеза аммиака и удаляют окись углерода промывкой 
аммиачным раствором формиата одновалентной меди. После 
этой обработки получают исходную для синтеза аммиака смесь 
водорода с азотом.

Следующая по объему потребления является применение во
дорода для различных промышленных процессов гидрирования: 
каталитический риформинг, гидроочистка и гидрокрекинг в 
нефтеперерабатывающей промышленности, гидрирование жи
ров (производство маргарина), гидрогенизация твердого и тяже
лого топлива и др.

Получение оксида углерода из синтез-газа и его примене
ние. Применение синтез-газа (СО + H2). Монооксид углерода и 
его смесь с водородом (синтез -газ) являются чрезвычайно цен
ным сырьем для основного органического синтеза, поэтому кон
версия метана в синтез-газ относится к наиболее масштабным 
нефтехимическим процессам.

Для получения оксида углерода конверсию метана заканчи
вают на первой стадии процесса (без стадии конверсии СО до
со2).

На основе окиси углерода можно синтезировать практически 
все кислородсодержащие органические соединения. Среди про
мышленно важных синтезов на основе окиси углерода прежде
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всего необходимо отметить синтезы кислородсодержащих со
единений реакцией карбонилирования органических субстратов 
окисью углерода. Многие из этих синтезов легли в основу круп
нотоннажных промышленных производств альдегидов, кетонов, 
спиртов, карбоновых кислот и их производных (синтезы Реппе, 
оксосинтез и др.). Подавляющее большинство этих синтезов яв
ляются каталитическими, при этом наибольшее практическое 
значение представляют гомогенно-каталитические синтезы в 
присутствии гомогенных металлокомплексных катализаторов.

В нижеприведенной схеме представлены лишь немногие из 
промышленно важных синтезов на основе окиси углерода и его 
смеси с водородом (синтез-газ). Ниже кратко рассмотрены неко
торые из этих синтезов.

Синтезы Реппе основаны на реакции карбонилирования не
предельных соединений (олефинов и ацетиленов) оксидом угле
рода в растворах в присутствии различных нуклеофильных реа
гентов (НХ) и комплексов переходных металлов, впервые от
крытой В.Реппе (Германия) в конце тридцатых годов XX века.

C tH tC OO H

(С О ) ,  M e , С Л О Н

(C O O H ),

сн,о

сн,соон

/ сн,»снсоон
•м нищим «идем

HCN
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МКТ
r c h = c h 2 +  со + НХ -> RCH2CH2COX + RCHCOX

I
0  СНз 

МКт II
RC=CH + СО + НХ ->  RCH=CH

1
X

МКТ = металлокомплексный катализатор;
X = OR, SR, NHR, NR2, RCOO (R =  H, Aik, Ar)

Реакция Реппе позволяет синтезировать в одну стадию кар
боновые кислоты и их производные (сложные эфиры, тиоэфиры, 
амиды, ангидриды). Реакция может осуществляться двумя спо
собами: «стехиометрическим» и «каталитическим». Первый из 
них заключается во взаимодействии алкена в присутствии ки
слот или галогенов со стехиометрическим количеством карбо
нильных комплексов переходных металлов (источники окиси 
углерода). Второй -  во взаимодействии алкенов с оксидом угле
рода в присутствии каталитических количеств комплексов пере
ходных металлов.

Синтез синтетического жидкого топлива (синтез Фишера
-  Т роиш а). Ф.Фишер и Г.Тропш в 1926 г. показали, что из СО и 
Н2 в присутствии катализаторов (металлы VIII группы) при 200- 
400°С и 1-10атм можно получить смесь парафинов с примесью 
олефинов, которая может применяться взамен бензина («син- 
тин»). Производство синтина в Германии во время второй миро
вой войны достигало масштаба миллиона тонн.

Синтез метанола из синтез-газа в настоящее время является 
весьма крупным нефтехимическим производством. Исходным 
сырьем является синтез-газ с соотношением СО и Н2, равным 
1:2. Синтез метанола из СО и Н2 протекает по обратимой экзо
термической реакции:

СО + 2Н 2̂ н^СНзОН АН = -21,68 ккал/моль.
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Равновесие смещается в сторону образования метанола при 
повышении давления и понижении температуры. Но на приме
няемых в промышленности катализаторах (смеси окислов хрома 
и цинка или меди, цинка и хрома) реакция протекает со скоро
стью, удовлетворяющей требованиям производства лишь при 
температурах выше 300°С и давлениях 300-500 атм.

Оксосинтез (реакция гидроформилирования) является 
очень важной и весьма крупной областью применения синтез- 
газа. Синтез основан на присоединении окиси углерода и водо
рода к олефинам, в результате которого образуются альдегиды. 
Реакция открыта в тридцатых годах Реленом (Германия). Так как 
формально результатом реакции является присоединение атома 
водорода и формильной группы (СНО) к двойной связи, реак
цию часто называют реакцией гидроформилирования:

О О
МКТ || ||

R-CH=CH21  СО + Н2 -> R-CH2-CH2-C IR -C H -C
I I I н сн н

Реакцию проводят при температуре 100-180°С и под давле
нием 100-200 атм в присутствии гомогенных металокомплекс- 
ных катализаторов (МКт). Процесс гидроформилирования исто
рически был первым примером крупнотоннажного промышлен
ного производства, основанного на использовании гомогенного 
катализа. В настоящее время этим способом производится свы
ше 4 млн. т альдегидов и их производных. В качестве катализа
торов используются гидрокарбонильные комплексы Со и Rh.

З.З.Окисление

Окислением называют процессы, связанные с введением в 
молекулу органического соединения кислорода или отщеплени
ем от нее одного (или более) атомов водорода и других электро
положительных элементов. Следовательно, описанные выше 
методы производства ацетилена и синтез-газа окислением угле-
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водорода с помощью кислорода (или водой) при высокой темпе
ратуре также относится к процессам окисления.

В нефтехимической промышленности в качестве агентов 
окисления применяют воздух, чистый кислород и различные 
другие органические и неорганические окислители (гипохлори
ты, хлораты, бихроматы, перманганаты, перекись водорода и 
другие). Часто природа агентов окисления оказывает решающее 
влияние на ход процесса и образование того или другого про
дукта окисления.

Большинство реакций полного или неполного окисления уг
леводородов экзотермично и термодинамически они осуществи 
мы.

Ниже приведены значения ЛН° и AG" для некоторых реакций 
окисления метана, наиболее термодинамически устойчивого и 
трудноокисляемого углеводорода:

■л О,

СН,

сн2о + н2
Vi о,

->  СО + 2Н2
Vi о.

о
_► С Н зО Н

-► сн.о + ню
20

АН0 ДО®
ккал/моль ккал/моль

-10,5 -13,9

-*,5 -20,6

-30,6 -26,9

•68,3 -68,5

-191,7 -191,3*  СОг + 2Н20

Характер процесса и количество продуктов окисления опре
деляются в основном кинетическими факторами. Кинетика 
окисления зависит от многих факторов: поверхностных эффек
тов (природа поверхностей), присутствия примесей, температу
ры, соотношения реагентов, фазового состояния системы, в ко
торой протекает реакция (гомогенная, гетерогенная, системы 
газ-жидкость, газ-твердое тело и т.д.); природы соединений (на
сыщенные, ненасыщенные, молекулярный вес, структура и т.д.) 
и агентов окисления; присутствия и природы активаторов (ато-
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мы, свободные радикалы, излучения и т.д.), катализаторов (ме
таллы, их окислы и т.д.).

При получении продуктов неполного окисления важно кроме 
последующих стадий реакции знать соотношение между скоро
стями образования этих продуктов.

Например, основная трудность при получении формальдеги
да из метана в том, что разложение и образование формальдеги
да идут почти с одинаковой скоростью.

Для того чтобы избежать превращения сырья в продукты 
полного окисления (горения) и в то же время достичь достаточ
но большой степени конверсии его в необходимые продукты 
окисления, берут большой избыток сырья (соотношение кисло
рода и углеводорода 1 :10 —1 :20) и применяют рециркуляцию.

3.3.1. Окисление парафинов

Парафины можно окислять кислородом воздуха или други
ми окислителями в газовой или жидкой фазе.

При разработке промышленного метода окисления парафи
нов воздухом имеются три серьезных практических затрудне
ний. Первое затруднение состоит в необходимости работать вне 
пределов взрываемости смесей углеводородов с воздухом, что 
заставляет применять большой избыток либо воздуха, либо уг
леводорода. В случае избытка воздуха концентрация летучих 
продуктов в отходящих газах мала, что удорожает их выделение. 
При избытке углеводорода его превращение за один проход не
велико, а поэтому непрореагировавший углеводород приходится 
выделять и возвращать обратно в процесс. Вторым затруднени
ем является то, что во всех случаях продукты реакции представ
ляют сложные смеси различных веществ. Разделение таких сме
сей требует значительных расходов; кроме того, возникает про
блема использования всего комплекса побочных продуктов, об
разующихся в более или менее определенных пропорциях. На
конец, третье затруднение состоит в том, что общий выход по
лезных продуктов невелик в результате потерь углерода, проис
ходящих вследствие образования его окислов (полное окисле
ние).
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Механизм реакций окисления. Окисление углеводородов 
кислородом протекает по цепному радикальному механизму как 
в жидкой, так и в газовой фазах. По этому механизму предпола
гается образование свободных алкильных и перекисных радика
лов и гидроперекисей углеводородов. За счет распада последних 
образуются кислородсодержащие продукты. В основе цепного 
механизма лежат следующие реакции:

R • + 0 2 -> ROO •
ROO- + RH —> ROOH + R •

Таким образом, реакционная цепь воспроизводится много
кратно в результате регенерации исходного радикала R •. Пред
ложены различные механизмы инициирования и обрыва цепей.

Важной характеристикой окисления парафинов в газовой 
фазе является период индукции; он может длиться от несколь
ких секунд до нескольких часов. Продолжительность его 
уменьшают повышением температуры или добавлением промо
торов (перекиси и другие).

При разложении гидроперекисей третичных алкилов сначала 
разрывается связь О-О, а затем отщепляется радикал, который 
слабее других радикалов связан с атомом углерода, расположен
ном в a -положении к перекисной группе:

СН3
I™

СНз-С-ОЮН -> СН3СОСН3 + • СН3 + • ОН
I 1 

СН3

У несимметричных гидроперекисей третичных алкилов са
мой слабой связью С-С является та, которая удерживает алкил с 
наибольшим числом атомов углерода.

Гидроперекиси вторичных радикалов разлагаются по не
скольким направлениям. При низкой температуре образуются 
кетоны; одновременно получаются спирты, особенно в присут
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ствии катализаторов (поливалентных металлов). Разложение при 
низкой температуре протекает по следующей схеме:

СНз 
\
СО I н2о 
/

СНз

СНз Н 
\ /

С I  • ОН |  Ме2+
/ \

СНз О-

СНз Н СНз СНз СНз
\ / \ \ \

С I  СНООН -> СНОН+ -С -О О Н  
/ \ / /  /

СНз О- СНз СНз СНз

При высокой температуре в газовой фазе разрыв происходит 
по связи 0 -0  и по слабейшей из соседних с кислородом связей 
С-С, как в случае гидроперекисей третичных алкилов. В этом 
случае продуктами окисления являются альдегиды:

СНз
-Л""'

CH-Oi-OH -> СН3СНО + • СНз + • он 
/

СНз

Гидроперекиси первичных алкилов разлагаются так же, как и 
гидроперекиси вторичных алкилов. При разложении могут по
лучаться альдегиды или первичные спирты.
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сн3сно+н2о 
сн3сн2он+о- 
сн3сн2о- + он

I
•сн3+сн2о

Определение места в молекуле углеводорода, на которое 
первоначально направляется действие кислорода, находится в 
соответствии с обычными представлениями, существующими в 
органической химии, а именно: в первую очередь действие ки
слорода испытывает третичный атом углерода, затем вторичный
и, наконец, первичный, что отвечает порядку ослабления связи 
С-Н.

Метан и его гомологи реагируют с кислородом в газовой фа- ■ 
зе при температуре от 250 С и выше, образуя наиболее устойчи
вые из всех возможных продуктов окисления: спирты, альдеги
ды, кетоны, кислоты и окиси. В случае высших углеводородов 
всегда происходит разрыв углеродной цепи, и часто кислород
содержащие соединения с тем же числом атомов углерода, что и 
исходный углеводород, составляет небольшую долю общего ко
личества полезных продуктов окисления. Из всех углеводородов 
наиболее трудно окисляется метан. При последовательном пере
ходе от метана к бутану легкость окисления увеличивается. Пе
ред началом реакции обычно наблюдается индукционный пери
од.

Для нефтехимии наибольший интерес представляют окисле
ние метана (получение формальдегида и метанола) и окисление 
высших парафинов (получение жирных кислот).

Газофазное окисления метана (природного газа) для по
лучения формальдегида и метанола. Метан при атмосферном 
давлении не окисляется с заметной скоростью ниже 600°С, в то 
время как формальдегид начинает разлагаться значительно ниже 
этой температуры. При окислении метана могут протекать сле
дующие реакции:

СН4 + Vi 0 2 -> СН20  + Н2 (1)

СН3СН2ООН
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СП, + Уз 0 2 Я со 1 2Н2 (2) 
СП, I */2 К Я СНзОН (3) 
СН, 1 0 2 8  CH20 1 Н 20  (4)
СН4 + 2 0 2 Ц  С0 2 В 2 Н20  (5)
СН3ОН + ‘/ 2 0 2 ->  СН20  + Н20  (6 )
СН20  -*  СО + Н2 (7) 
СН20  + ‘/2 0 2 -»СО  + Н20  (8) 
СН20  + 0 2 ->  С 0 2 + Н20  (9) 
СН20  +  */2 0 2 ->  НСООН ->  С 0 2 + Н2 (10)

Предполагается следующий механизм окисления:

~650°С

с н ,  + 0 2 ->  • СНз + Н-О-О • 
• СНз + 0 2 ->  С Н з-0-0 •

СН, + СНз-О-О • ->  СНз-О-О-Н + СНз ■

СНзООН->
сн2о + н2о 

сн2он + >/2 о2

Основная трудность достижения высокого выхода формаль
дегида состоит в необходимости приостановить реакции его раз
ложения по реакциям (7)-(10). При обычном давлении количест
во образовавшегося формальдегида резко превышает количество 
метилового спирта. При повышенном давлении и при высоких 
отношениях CHL,: 0 2 основным продуктом реакции является ме
танол.

Чтобы ограничить протекание побочных реакций (7)-(10), 
ведущих к потерям метана, необходимо работать при малых 
степенях превращения за проход и при очень малых интервалах 
времени пребывания газовой смеси в реакторе. По имеющимся 
данным катализаторы не оказывают сколько-нибудь значитель
ного влияния на эту реакцию.

Промышленный процесс производства формальдегида 
окислением метана. Разработка промышленного процесса про
изводства формальдегида и метанола окислением метана пред
ставляла всегда большой интерес из-за дешевизны исходного
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сырья (метан, воздух). Имеющиеся литературные и патентные 
данные о газофазном окислении метана с целью получения 
СН2О и С Н 3О Н  весьма противоречивы. На сегодняшний день 
можно утверждать, что какого-либо приемлемого (прежде всего 
с экономической точки зрения) промышленного способа полу
чения метанола окислением метана не создано; имеются лишь 
отдельные опытно-промышленные установки, где выход мета
нола едва превышает 10-15%. Поэтому на настоящий момент 
производство метилового спирта этим методом нецелесообразно 
по сравнению с получением его из синтез-газа.

Формальдегид в основном получают дегидрированием мета
нола, получаемого из синтез-газа. Формальдегид в промышлен
ном масштабе получают также и окислением метана или апканов 
С2-С 4.

Как было показано выше, при окислении метана образование 
формальдегида и его разложение [реакция (7)-( 10)] идут со срав
нимыми скоростями. Поэтому для подавления возможных по
следующих реакций формальдегида, необходимо проводить 
процесс при сравнительно небольшом времени контакта (менее
1 сек) и большом (более 3) отношении метана к кислороду.

Промышленный процесс при атмосферном давлении вклю
чает следующие этапы: смешение метана с воздухом, подогрев 
смеси до 400°С (за счет тепла газов, выходящих из реактора), 
смешение с окислами азота (около 0,01 объемн.%), собственно 
окисление в реакционной печи при 600°С, охлаждение продук
тов реакции до 200°С (при этом нагревается сырье), выделение 
формальдегида из смеси водой в абсорбционной колонне и ре
циркуляция непрореагировавших газов (содержащих СИ», СО, 
С 02, 0 2 и N2). Описанная схема приведена на рис. 13.

Водный (5-10%-ный) раствор формальдегида нейтрализуют 
известью для удаления следов муравьиной кислоты и затем пе
регоняют под давлением (4 атм). Полученный дистиллят содер
жит 34% формальдегида, 3% метанола и 63% воды. Выход фор
мальдегида (в пересчете на 100%-ный) 120 г на 1 м3 метана (око
ло 10%).

Формальдегид используют в водном растворе или в виде 
твердого легко транспортируемого параформальдегида, который
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получают концентрированием в вакууме водных растворов фор
мальдегида.

Рис. 13. Схема установки окисления метана в формальдегид:
1 — конвертор; 2 — теплообменник; 1 — реактор с сихромальными трубами; 4
— холодильник; 5 — промывная колонна; 6 — приемник сырого продукта; 7
— емкость для нейтрализации; 8 — емкость для сырого раствора; 9 — сборник 
конечного продукта; 10 — вентилятор.
I —воздух; II — уходящий газ.

Жидкофазное окисление высших парафинов воздухом. 
Процессы окисления высших парафинов в жирные кислоты из
вестны давно; так как они позволяют получать самые различные 
продукты, их непрерывно совершенствуют.

Основной целью этих процессов является получение кислот, 
аналогичных тем, которые входят в состав природных жиров 
(С 12-С is), применяемых для производства моющих веществ. В 
последние годы расширено производство насыщенных спиртов 
(С 12-С is) и дикарбоновых кислот этим же процессом.

Установлено, что при окислении в жидкой фазе высших па
рафинов образуются в основном (до 50%) жирные кислоты, ко
торые содержат в среднем вдвое меньше атома углерода, чем 
углеводородное сырье. Так, при окислении парафинов с 35 ато
мами углерода -  С35Н72 (пентатриаконтан) получаются, в основ
ном, кислоты с 16 и 18 атомами углерода; кислота с наибольшим
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числом углеродных атомов, идентифицированная в продуктах 
окисления, содержит 22 атома углерода. При окислении гексаде
кана (С16Н34) (цетан) образуются кислоты с 6-9 атомами углеро
да.

Окислению подвергают обычно парафиновые углеводороды, 
имеющие в среднем 18-30 атомов углерода, молекулярный вес 
280-400 и т.пл. = 48-52°С.

Окисление парафинов в жидкой фазе кислородом протекает 
в принципе по тому же самому механизму, что и окисление в 
газовой фазе:

\

С

 С О ----- ► кислоты
/

СНОН — ► кислоты 
/

Наряду с простыми жирными кислотами с длинной це
пью образуются также кето- и оксикислоты, лактоны и сложные 
эфиры оксикислот.

Промышленные процессы окисления высших парафи
нов. Процесс проводят в периодически действующих реакторах 
из нержавеющей кислотоупорной стали при 100-180 С и 1-20 
атм. Условия реакций могут изменяться в широких пределах. 
Иногда применяют растворимые катализаторы — стеараты цинка 
и марганца, нафтенат кобальта и, чаще всего, перманганат калия 
(около 0, 1%).

Периодический процесс при 130°С и степени конверсии в 
продукты окисления около 50% требует времени контакта 15-30
ч. Это время может быть уменьшено увеличением давления.

Продукты реакции представляют собой смеси жирных ки
слот, окси- и кетокислот, сложных эфиров, лактонов и неомы- 
ляемых веществ (неокисленного парафина, спиртов и кетонов).

Выход вторичных продуктов (оксикислот и сложных эфи
ров) возрастает с увеличением конверсии, поэтому процесс 
обычно проводят со степенью конверсии не выше 50%. Кислот-79



ное число полученной смеси в зависимости от технологических 
условий составляет 60-100, число омыления 100-200.

Выделить жирные кислоты из реакционной смеси довольно 
трудно. Существуют несколько способов. Сначала экстрагируют 
теплой водой низшие кислоты (муравьиную, уксусную, пропио- 
новую), затем омыляют оставшиеся кислоты и гидролизуют 
сложные эфиры и лактоны щелочами под давлением при 150°С. 
Из продуктов гидролиза выделяют отстаиванием и возвращают 
в сырье неомыляемую фракцию -  верхний слой; нижний пред
ставляет собой водный раствор мыл, в котором кроме натриевых 
солей жирных кислот содержатся соли оксикислот. При нагре
вании раствора (300-350°С и 80-120 атм) в трубчатой печи про
исходит дегидратация оксикцслот с образованием ненасыщен
ных кислот

RCH2CHCH2(CH2)„-COOH -»  RCH2CH=CH(CH2)nCOOH + н2о
I

ОН

Снижение давления на выходе из печи приводит к испаре
нию оставшихся летучих неомыляемых компонентов из массы 
расплавленного мыла. Повторным растворением массы в воде и 
подкислением раствора (H2S0 4  или С 02) выделяют кислоты; в 
результате перегонки последних с парами воды в вакууме (3 мм 
рт. ст.) получают следующие фракции кислот:

с 4-9 атомами углерода; содержит от 7 до 15% всех кислот; 
фракцию можно использовать в качестве смачивающего агента и 
пенообразователя в жидкостных огнетушителях;

с 10-20 атомами углерода -  основная фракция; содержит 40- 
50% всех кислот (из них около 82 % насыщенных кислот нор
мального строения, около 7% ненасыщенных и окло 10% окси- и 
кетокислот); ее используют в производстве мыл вместо пищевых 
жиров;

с 20-25 атомами углерода; содержит около 2,5% всех кислот; 
фракцию используют в производстве смазок и специальных 
мыл;



с числом углеродных атомов более 25; содержит 5-20% всех 
кислот; ее используют в производстве технических вазелинов и 
консистентных мыл.

Этот процесс приобретает все большее значение благодаря 
широкому использованию жирных кислот, получаемых в ре
зультате окисления парафина.

Развитие процессов окисления парафинов открыло перспек
тиву получения этим путем высших спиртов, используемьк в 
производстве моющих веществ, и дикарбоновых кислот — сырья 
для получения пластических материалов.

3.3.2. Окисление циклоалканов

Самым важным процессом окисления нафтенов является 
окисление циклогексана в циклогексанон и адипиновую кисло
ту. Адипиновую кислоту получают окислением циклогексана в 
одну или в две ступени. Вначале получают циклогексанол и 
циклогексанон, затем последние окисляют в адипиновую ки
слоту:

О

ООН'

СН2-СН2-СООН
I

СН2-СН2-СООН

Циклогексанон является сырьем для получения капролакта- 
ма, из которого производится полиамидное волокно капрон. Из 
адипиновой кислоты и гексамелгилендиамина производят другое 
ценное полиамидное волокно найлон:
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= 0  NHjOH =NOH
NH

CH2-CH2-CH2
капролактам

--------- ► [ -HN-(CH2)5-CO-]n
капрон

HOOC-(CH2)4-COOH + H2N-(CH2)6-NH2 ->
-> [-HN-(CH2)6-NHOC-(CH2)4-CO-]

найлон

Механизм окисления циклогексана воздухом в жидкой фазе 
(при наличии ионов кобальта в растворе) может быть представ
лен в виде последовательности следующих реакций:

образованный промотором 
свободный радикал R'

---------------- ►•C6H„ + RH 
СбН.,00 -
СбН,,ООН + -С6Н„
СйНпОО- + Н+ + Со2+ 

з+

СбН12
•сбн„ + о2

С бН цО О * + С б Н )2 

С6НпООН + Со3+

2+С6НпООН + Со 
сбн„о* +С6Н12

'6П Ц '

с6н„о- + НО' + CoJ 
С6Н„ОН+ -СбН,,

диспропорционирование
2С6Н ,,0 0 --------------- 1  2С6Н „0

-СЬ

------------- 1  С6Н, ,ОН + С6Н,оО
циклогексанон

В большинстве случаев адипиновую кислоту получают в две 
стадии. Первая -  окисление циклогексана в циклогексанол и 
циклогексанон воздухом в газожидкостной системе при 3-5 атм 
и 120-130°С в присутствии растворимых нафтенатов и стеаратов 
поливалентных металлов (Со, Mn, Си, Fe, Сг). Для избежания
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образования побочных продуктов (спиртов, альдегидов, кетонов 
и кислот с меньшим, чем в сырье, числом атомов углерода, 
сложных эфиров и др.) реакцию проводят при небольших степе
нях конверсии (10-25%) и интенсивной рециркуляции циклогек- 
сана. Выход циклогексанона доходит до 60-65%.

Циклогексанон можно выделить из продуктов реакции (по
сле промывки и щелочного гидролиза кислот и сложных эфиров) 
азеотропной перегонкой, экстракцией водой или через его би- 
сульфитное производное.

Для второго этапа — окисления в адипиновую кислоту, ис
пользуют чистую смесь циклогексанона и циклогексанола. Су
ществует непрерывный метод выделения, нашедший примене
ние в промышленности: при 80 С и времени контакта 5 мин 
смесь обрабатывают 50-60%-ной азотной кислотой; катализатор 
состоит из солей меди и ванадия. Весовое соотношение H N 03 (в 
пересчете на 100%-ную) и окисляемой смеси составляет 2,5-6.

Выделение адипиновой кислоты из продуктов реакции тре
бует удаления окислов азота, что достигается продуванием горя
чего воздуха (90 С), и летучих продуктов окисления низших 
жирных кислот (перегонкой с водяным паром) и упариванием 
остаточной воды, из которой кристаллизуется адипиновая ки
слота.

3.3.3. Окисление алкенов

Из многочисленных реакций окисления олефинов кислоро
дом применение в промышленности нашли лишь немногие: 
прямое окисление этилена в окись этилена, пропилена в акроле
ин и н-бутенов в малеиновый ангидрид. Однако последнее из 
названных производств сокращается, так как малеиновый ангид
рид более выгодно получать из бензола.

Основными типами реакции окисления олефинов являются:
1) реакции присоединения по двойной связи и 2) реакции заме
щения у атома углерода в аллильном положении (т.е. у атома, 
находящегося в a -положении к двойной связи).

Примером первого типа окисления является образование 
окиси этилена при окислении этилена, а второго типа -  образо
вание акролеина при окислении пропилена:
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'AOi
CH2=CH2 --------- ► CH2-CH2 (11)

\ /
О2 о 

сн3-сн=сн2—► сн2-сн=сн—►н-с-сн=сн2 + н2о
о-о-н о

Эти типы превращения не являются единственно возмож
ными. В зависимости от условий процесса могут иметь место и 
другие превращения, приводящие к образованию различных по
бочных продуктов.

Окисление этилена в окись этилена [реакция (11)] в на
стоящее время является основным методом производства окиси 
этилена. Реакция протекает в присутствии металлического се
ребра. Значение этого процесса для химической промышленно
сти определяется многообразием продуктов, получаемых из оки
си этилен (см. нижеприведенную схему). Кроме того, метод 
прямого окисления этилена имеет ряд преимуществ перед дру
гим промышленным способом получения окиси этилена через 
этиленхлорхидрин.

+Н10

"£*>•HjC '

сноI

+с*н»он

С цН яО Н

CHjOH

ш / ж  ~ Т  б н о
гликоль глиоксдль

C H tH O -O i* —CHi—1л—О—СН*—СНв—ОН
полнэткдеиглкхоль

т+ но-сн.-сн«-о-с*н.
•тялглнколь (цм м км м )

НО—СН*—CHg-O—СН*—СН,—OCsH,
muucapdnoA

C1̂ „ 0 (C H r -CH,0)J(-C H ,-сн,он
эмульгатор <»мульфор)

-н*о

N H ,

HiS

N C -C H .~C H .O H . 

N(CH,—CHjOHh
трнетаяоланкм

H S-C H j-C H jO H  -

I
CH,-CH,OH

• CH*-CH—CN
акрнлоннтрнл

Н О О С -С Н -С Н г-С Н ,—S-СН »

NH,
MftTSOHHM

CHr-CH,OH
ТЯОДПГЛНКОЛЬ

.С Н ,-С Н £1 

х :н ,—c h ,ci

84



Прямое окисление этилена обычно производят при 200- 
300°С, пропуская его в смеси с газами, содержащими молеку
лярный кислород, над катализатором — серебром на носителе. 
При этом одновременно протекают две основные реакции: реак
ция неполного окисления этилена в окись

С2Н4 + '/2 0 2 -»  СН2-СН2 ДН= -35 ккал 
\ /

О
и полное сжигание этилена в С 02 и Н2О

С2Н4 + 302 U  2С02 + 2Н20  АН = -316 ккал
Основной трудностью при осуществлении процесса является 

установление таких рабочих условий, при которых соотношение 
между скоростями этих двух экзотермичных реакций было бы 
экономически выгодным.

Другая трудность состоит во взрывоопасности реакционных 
смесей; состав исходного газа должен находиться за пределами 
взрываемости смесей этилена с воздухом (кислородом). Это оз
начает, что концентрация этилена не должна превышать 5 об.%.

Окисление, как правило, проводят под атмосферным давле
нием. Рабочая температура в пределах 260-290°С. Степень пре
вращения этилена за один проход составляет 40-50%. Общий 
выход окиси этилена, считая на превращенный этилен, может 
колебаться от 50 до 65%.

Промышленные установки работают обычно на этилен- 
воздушной смеси, содержащей 4-5% этилена, при 200-240°С, 
атмосферном давлении, времени контакта 1-5 сек. Катализато
ром служит металлическое серебро на пемзе.

Реакции проводят в эмалированных аппаратах. Газообразные 
продукты реакции содержат 2% окиси этилена. Выход окиси 
этилена равен 50% от количества этилена, превращенного в про
дукты окисления. Для того чтобы увеличить выход, подавив 
полное окисление, применяют летучие ингибиторы окисления, 
например, дихлорэтан, хлористый этил и тетраэтилсвинец.

Из-за необходимости точного поддержания температуры, а 
также проблемы отвода тепла, используются многотрубчатые 
реакторы. В усовершенствованных процессах используют два 
последовательных реактора (рис. 14); в первом подвергается
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конверсии наибольшая часть этилена, во втором окисляется ос
тавшийся (2-5%) в реакционных газах этилен. При этом удается 
достичь выхода окиси этилена 64%, в то время как при проведе
нии процесса в одном реакторе выход составляет около 56%.

Рис. 14. Схема установки окисления этилена в 
псевдоожиженном слое катализатора:

I ,5  — реакторы первой и второй ступеней соответственно; 2 , 6 —  холодиль
ники; 3, 7 —  абсорберы первой и второй ступеней соответственно; 4 —  ком
прессор; 8 —теплообменник; 9 —  отгонная колонна; 10, 12 —  дефлегматоры;
II, 14 —  ректификационные колонны; 13 — кипятильник.

I —  газ; II —  пар.

Окись этилена выделяют из газовой смеси продуктов реак
ции отмывкой водой под нормальным или повышенном давле
нии; после перегонки водного раствора получают окись этилена 
высокой степени очистки.

3.3.4. Окисление ароматических углеводородов

Ароматические углеводороды в газовой фазе окисляются 
молекулярным кислородом (без катализатора) хуже парафинов и 
олефинов, что связано с их более высокой стабильностью. Ско
рость окисления возрастает с молекулярным весом, а также ко
личеством и длиной алкильных цепей, связанных с ароматиче
ским ядром. В начале окисляются боковые цепи в условиях ана-
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логичных окислению парафинов. В более жестких условиях 
происходит разрыв цепи у атома углерода в a -положении к аро
матическому ядру и образуются ароматические кислоты. Атомы 
углерода в ароматическом ядре окисляются, как правило, непо
средственно после окисления алкильных цепей. Полицикличе- 
ские ароматические углеводороды окисляются в более легких 
условиях, чем моноциклические или полициклические с мень
шим числом конденсированных колец (например, нафталин 
окисляется легче бензола, антрацен — легче нафталина).

Существует ряд важных промышленных процессов окисле
ния ароматических углеводородов. Среди них -  получение бен
зойного альдегида окислением толуола, фталевого ангидрида и 
фталевой кислоты окислением ортоксилола или нафталина, изо- 
и терефталевых кислот окислением мета- и параксилолов, фено
ла и ацетона окислением изопропилбензола.

В табл. 7 приведены условия основных промышленных про
цессов окисления ароматических углеводородов.

Процесс окисления изопропилбензола (кумола). Этим 
процессом получают в настоящее время подавляющую часть 
синтетического фенола; одновременно получают ацетон.

Скорость окисления кумола кислородом в системе газ- 
жидкость достаточно велика, даже без инициаторов, благодаря 
высокой реакционной способности атомов водорода, связанных 
с третичными атомами углерода, расположенных в а-положении 
к ароматическому кольцу:

СНз СНз
I I  I

С6Н5-СН----- ► С6Н5-С-0-0-Н АН = -15,2 ккал/моль
I 100-130 °С I

СНз СНз

Эта реакция обладает всеми характерными особенностями авто
окисления, протекающего по радикальному механизму с относи
тельно большим периодом индукции и без промоторов.
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Таблица 7
Условия промышленных процессов

Углеводо
род

Фазовая
система

Процесс Катализатор
(промотор)

Агент
окисления

Давле
ние
атм

С6Н6 Газ — жид
кость

Непрерывный Циклогексан,
олефиновые и
парафиновые
углеводороды,
эфиры
(0,5—1%)

Воздух (объ
емное соот
ношение воз
дух : С*Нб = 
=1,2:1,5)

50—70

СбНв Газ — твер
дое тело (ге
терогенный 
катализ)

Тоже V 2O 5 и л и  

V2O5 на 
АЬОз

Воздух (объ
емное соот
ношение воз
дух : СбНб~
= 25 : 100)

1

СбН5-СН3 Тоже » V2O5, М02О3 
(ванадат олова)

Воздух (объ
емное соотно
шение воз- 
дух:С6Н5СНз = 
= 40:120)

1

СбН5-СН3 Газ—
жидкость—
тве-рдое
тело
(гетероген
ный катализ)

Статический Feitp (нафтенат 
кобальта)

Кислород 50—60

С6Н5-С2Н5 Газ— жид
кость

То же Нафтенаты
металлов

Воздух 4—5

■ f t

Г аз— твер
дое тело 
(гетероген
ный катализ)

С катализато
ром в непо
движном или 
в псевдоожи- 
женном слое

V2O5 на А120 з Воздух 1
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окисления ароматических углеводородов
Темпера
тура °С

Время
контакта

сек
Продукты реакции

Количественные
характеристики

процесса
Примечания

400—500 20—30 Фенол, дифенил, терфе- 
нилы и другие кислород
содержащие продукты,
н2о

Степень конвер
сии в фенол 
4 — 5%; выход 
30—50%

Результаты зависят 
от соотношения 
поверхности и 
объема реактора

350—550 1-3 СН— СО

II К
ОТ— СО 

бензохинон, СО, COj, 
малеиновый ангидрид, 
Н20, гудроны

Степень конвер
сии в малеино
вый ангидрид 
40—50%; выход 
60—80%

Данные промыш
ленных процессов

420—450
290

0,2—0,7 СбН5СН=0, СбН,-СООН,

ОТ— СО
О ,СО, и т. д. 

ОТ— СО

Степень конвер
сии в бензойную 
кислоту 50%

235— 305 В основном 
СбН5-СН=0 и 
СбНв-СООН

В присутствии рас
творимого нафте- 
ната кобальта реак
ция идет при 140°С 
и 2-3 атм

115—120 СбН5-СН-СН3,
1
О-ОН

С6Н3-СН-СН3,
1
ОН

СбН5-СО-СНз,
СбН5-СООН

Степень конвер
сии 60%; выход 
ацетофенона 
86%

Процесс применя
ют для получения 
стирола (дегидра
тацией фенилме- 
тилкарбинола)

425 0,01-0,1
СО

/  1  
Н.С/ О 

4 6\  /  со

Степень конвер
сии во фтапевый 
ангидрид 42-62 
%. в малеиновый 
— 10%
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Углеводород Фазовая
система

Процесс Катализатор
(промотор)

Агент
окисления

Давле
ние
am

А

Газ-
жид
кость

Периоди
ческий

Растворимые 
кобальтовые 
соли (нафтена- 
ты, олеаты]

Воздух 5

Газ-
жид
кость

Периоди
ческий

Растворимые 
соли кобальта 
или марганца

Воздух 14

Л
VСНз

То же То же Соли марганца 
(1,1%) + 
NH*Br(l%)

Воздух 15—30

С̂—̂ -̂СИз

сн^ ( З -0 *3

Жид
кость

Статиче
ский -

Сера(на 1 
моль ксилола 
6 г-атом серы); 
HNOj (на 1 
моль ксилола 
2,4моль HNO3)

17—42

СНз-Н̂ З"̂

Газ - 
жид
кость

То же HNO,
(25—40%- ная)

20
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Продолжение таблицы 7
Темпера
тура °С

Время
контакта

сек
Продукты реакции

Количественные
характеристики

процесса
Примечания

120—130 10—200 1. СНз-СбИгСООН + побочные 
продукты

Oj
П. СНз-СбШСООСНз-------- ►

140 °С, 20 чЩ соон
► СвНА +

соон
изофталевая 

кислота 
СН— СО

4 1  рСН— со
130—140 10—20 I. п-СН3СбН(СООН

30,
П. СНзСЛСООСНз-------- ►

120 “С
У  СООСНз

Степень конвер
сии 20 — 40%; 
выход терефта- 
левой кислоты 
92-96%

> соон
монометиловый эфир терефга- 
левой кислоты

200
/С О О Н  у  СН3 

СбНл и СбШ
\соон х:оон

терефгалевой п-толуиловая 
кислота кислота

Степень конвер
сии в терефта- 
левую кислоту 
20%

315—360 После щелочного гидролиза 
/  СООН 

Сен;
\  соон

терефтапевая кислота

200—230 I. СНз-С6Н4-СООН 
n-толуиловая кислота
II.. СН3-С6Н4СООН -------- ►

у  СООН

Выход 85% 

Выход 98%

NCOOH 
терефтапевая кислота
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Кислотный гидролиз гидроперекиси изопропилбензола в мягких 
условиях приводит к ее распаду в основном на фенол и ацетон:

СНз
| H2soi; 10%

С 6Н5С -О О Н -------------- ► С 6Н 5О Н  +  СН3СОСН3

I
СНз

Гидролиз обычно осуществляют с помощью разбавленной 
серной кислоты. Кроме основных продуктов (фенол, ацетон), 
попутно образуются ацетофенон, а-метилстирол и высшие фе
нолы.

Основная трудность при осуществлении этого процесса — 
сохранение в промышленных условиях оптимальных соотноше
ний между степенью конверсии сырья и выходом гидроперекиси 
в стадии окисления, с одной стороны, и между конверсией гид
роперекиси и выходом фенола и ацетона при гидролизе — с дру
гой.

Гидролиз гидроперекиси кумола протекает в жидкой фазе по 
карбоний-ионному механизму:

СН СН3
I I -

СбН5-С -0-0+- Н -------- ► с 6н 5- с - о + -------- ►
I I -н 2о  I
СНз н СНз

СНз
Iс6н5-с-о-о-н
I

СНз

+Н+

СНз СНз
| н2о | I

— ►с6н5-о-с+— ► с 6н 5- о 4 -с -о н ----- ► С6Н5-ОН +
I -Н* ! |

СНз СНз

+ СНз-СО-СНз
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Гидроперекись кумола может также разлагаться по следую
щим схемам: .

^  СбН5-СО-СНз + СНзОН 
ацетофенон 

СНзСНз
I

СбН5-С-0-0-Н
I

СНз

>  С6Н5-С-ОН + У2 0 2

СНз
фенилдиметилкарбинол

СбН5-С=СН2 + Н20  + Уг 0 2

— ► СНз
а-метил стирол

Скорости этих реакций зависят от технологических условий.
В промышленности реакцию окисления осуществляют бар- 

ботированием воздуха через водную эмульсию изопропилбензо- 
ла 5-10 атм и 100-130°С. Контактирование фаз проводят в реак
ционных колоннах или автоклавах, снабженных мешалками, в 
присутствии эмульгаторов (обычно анионного типа), способст
вующих образованию устойчивых эмульсий. Для обеспечения 
стабильности образующейся гидроперекиси pH реакционной 
среды должен быть 8,5-10,5, а соотношение водной фазы и изо
пропил бензол а 3:1.

При слишком высокой концентрации гидроперекиси на ста
дии окисления увеличивается скорость разложения ее в нежела
тельные продукты и, следовательно, снижается выход. Поэтому 
процесс проводят обычно так, чтобы содержание гидроперекиси 
не превышало 20-25%.

Затем раствор гидроперекиси концентрируют до 70-90% пе
регонкой в вакууме (одна или две ректификацинные колонны) от 
30 до 5 мм рт. ст. и 95-85°С.

При разложении гидроперекиси используют 3-10%-ные рас
творы серной кислоты; концентрация гидроперекиси в смеси, 
подвергаемой гидролизу, поддерживается на уровне 1-3%, чтобы 
реакция не протекала слишком бурно.
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В настоящее время на промышленных установках достигают 
довольно высоких выходов фенола и ацетона (до 95%). Такие 
установки имеют большую производительность (порядка десят
ка тысяч тонн в год), поэтому побочные продукты (фенилдиме- 
тилкарбинол, ацетофенон, метанол, а-метилстирол), выход ко
торых составляет 5-7%, могут быть также использованы.

Способ совместного получения фенола и ацетона из кумола 
служит хорошим примером комплексного нефтехимического 
процесса. В нем для превращения бензола в фенол используются 
воздух и нефтяной пропилен. Экономика процесса определяется 
также сбытом второго ценного основного продукта — ацетона.

3.4. Гидратация олефинов

Г идратация олефинов в спирты является по масштабам про
изводства одной из важных отраслей промышленности химиче
ской переработки нефти.

Г идратация всех олефинов, за исключением этилена, всегда 
приводит к образованию вторичных или третичных спиртов:

н2о
RCH=CH2 ------►RCHCHj

I
ОН

н2о
RR'C=CH2------► RR'CCH,

I
OH

H20
CH2=CH2 ------► C2H2OH

Существует два общих метода гидратации олефинов:
а) сернокислотная гидратация -  поглощение олефинов сер

ной кислотой с образованием алкилсерных кислот; после раз
бавления раствора водой эти кислоты гидролизуют в соответст
вующие спирты;

б) прямая гидратация олефинов в присутствии катализато
ров.
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Выбор между двумя этими направлениями зависит от того, в 
какую реакцию склонен преимущественно вступать данный 
олефин в условиях процесса: в реакцию гидратации или в реак
цию полимеризации. С увеличением молекулярного веса олефи- 
на склонность его к полимеризации увеличивается. Поэтому ес
ли мировое производство синтетического этилового спирта поч
ти поровну распределяется между методами сернокислотной и 
прямой гидратации, то изопропиловый спирт только в неболь
шой доле производят методом прямой гидратации. Для гидрата
ции С4 — и высших олефинов последний метод вовсе не приме
няется.

3.4.1. Сернокислотная гидратация олефинов

При сернокислотной гидратации протекают следующие ос
новные реакции:

+н2о *
RCH=CH2 + H2SO4------► RCHCH3------- ► RCHCH3 + H2SO4

| . , Щ 2 Е
OSO3H о н

В зависимости от природы исходного олефина поглощение 
производят 50-98%-ной серной кислоты. Легкость поглощения 
увеличивается в следующем порядке: этилен < пропилен <
< н-бутилен < изобутилен и другие третичные олефины.

Скорость поглощения возрастает с увеличением температу
ры, но одновременно растут также скорости полимеризации и 
побочных реакций. Увеличение концентрации серной кислоты 
действует аналогичным образом. Поэтому приходится регулиро
вать условия реакции таким образом, чтобы реакция протекала с 
практически приемлемой скоростью и в то же время приводила 
к минимальным потерям за счет нежелательных реакций. В тех 
случаях, когда это возможно, процесс проводят в жидкой фазе. 
При гидратации низших олефинов это требует применения дав
ления.

Побочные реакции заключаются в образовании диалкил- 
сульфатов, простых эфиров и продуктов полимеризации:
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2C„H2n + H2S04 -> (CnH2n+10 )2S02 
(CnH2n+I0 )2S02 + CnH2n+1OH —> (CnH2n+i)20  + CnH2n+, 0 S03H

Спирты обычно отгоняют от разбавленного сернокислотного 
раствора и затем концентрируют ректификацией, в результате 
чего во всех случаях получают азеотропные смеси с водой. Для 
обезвоживания спиртов азеотропные смеси перегоняют в при
сутствии третьего компонента, который образует либо азеотроп- 
ную смесь с водой, кипящую при еще более низкой температуре, 
либо тройную азеотропную смесь, содержащую небольшое ко
личество спирта.

Промышленный процесс производства этанола. В качест
ве сырья можно использовать как чистый этилен, так и газы кре
кинга или коксования, содержащие 30-40% этилена, в которых 
остальными компонентами обычно являются этан и метан.

Основные стадии производства -  абсорбция этилена H2SO,», 
разбавление и гидролиз сложных эфиров серной кислоты, отгон
ка спирта и, наконец, регенерация H2S04 высокой концентрации. 
Скорость абсорбции этилена серной кислотой возрастает с уве
личением концентрации кислоты, температуры, давления, эф
фективности катализатора и времени контакта.

Даже при небольшом уменьшении концентрации кислоты — с 
98 до 93% скорость абсорбции снижается почти вдвое.

Абсорбцию осуществляют противотоком в колоннах, футе
рованных свинцом. В процессах, проводимых под давлением, 
рабочая температура равна 80-82 С, а при атмосферном давле
нии -  несколько выше, 85-90°С. Реакция экзотермична, поэтому 
предусмотрено охлаждение колонны.

Принципиальная схема установки производства этилового 
спирта из этилена при 14-17 атм представлена на рис. 15.

В верхнюю часть скруббера поступает 97,5-98%-ная серная 
кислота, снизу выходит смесь серной кислоты, моно- и диэтил- 
сульфата. Ее охлаждают и разбавляют водой в две стадии, пока 
концентрация серной кислоты Не достигнет 35%. В результате 
гидролиза образуется смесь этилового спирта, эфиров, серной 
кислоты и воды, содержащая также следы полимеров. Ее разде-
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ляют предварительной перегонкой на смесь спирта, эфира и 
воды, с одной стороны, и 35%-ную H2SO4 -  с другой.

Рис. 15. Схема установки получения этилового спирта методом 
сернокислотной гидратации этилена:

/ —  газоотделитель; 2 — контактор; 3, 4 — скрубберы; 5 —  колонна для 
отгонки H2S04; 6 —  подогреватель; 7, 12 — отпарные колонны; 8 — от
стойник; 9, 11 — ректификационные колонны; 10 —  разделитель.
/ —  вода; II  — этилсульфат; I I I  — смесь спирта, кислоты и воды; IV -  
кислота на регенерацию; V —  сырой спирт; VI —  подача раствора 
соли; V I I  — спирт с примесями; V I I I  — эфир; I X — побочные 
продукты; X — чистый спирт.

Последующая ректификация (система из трех колонн) обес
печивает получение 98-99%-ного спирта и этилового эфира. Вы
ход этих продуктов составляет 80-90 и 5% соответственно.

Серную кислоту концентрируют, отгоняя воду под вакуумом 
(0,1 атм) в освинцованных аппаратах или в аппаратах из кремни
стого чугуна (14% Si).

3.4.2. Прямая гидратация олефинов
Прямая гидратация олефинов в присутствии катализаторов за
ключается в непосредственном присоединении молекулы воды к 
двойной связи олефина:

RCH=CH2 + Н20  -> RCHCH3

I
ОН
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Скорость прямой гидратации очень мала по сравнению со 
скоростью сернокислотной гидратации, а поэтому, чтобы полу
чить практически приемлемую скорость процесса, каталитиче
скую гидратацию приходится проводить при возможно более 
высокой температуре. Обычно прямую гидратацию проводят 
при температурах 150-300°С и давлениях 10-300 атм. В качестве 
катализаторов применяют разбавленные водные растворы сер
ной и фосфорной кислоты и обычные твердые дегидратирующие 
катализаторы: фосфорную кислоту, простые и сложные фосфаты 
и активную смесь аммония с промоторами и без них.

Промышленный процесс производства этанола. Основ
ными трудностями при промышленном осуществлении прямой 
гидратации этилена являются достижение оптимального выхода 
этилового спирта на единицу, объема катализатора в 1ч и подбор 
такого катализатора, который сохранял бы активность в течение 
длительного времени (ортофосфорная кислота на амомосили- 
катном носителе; катализатор на основе гетерополикислот W и 
Мо и т.д.).

Принципиальная схема установки прямой гидратации этиле
на в присутствии катализатора на основе фосфорной кислоты 
при давлении около 80 атм, 200-300°С и отношении Н2О.С2Н4, 
равном 0,6-0,75, представлена на рис. 16.

Основные недостатки этой установки — низкая степень кон
версии за один проход (около 4-5%), что требует интенсивной 
рециркуляции непрореагировавшего газа, а также увлечение 
фосфорной кислоты из реактора, что уменьшает срок службы 
катализатора и приводит к коррозии аппаратуры.

В реакторе можно получить 180-200 кг/ч спирта на 1 м ката
лизатора при времени контакта около 18-20 сек.

Еще одним недостатком является то, что активность катали
затора снижается из-за отложения на его поверхности смоли
стых веществ. Около 95% прореагировавшего этилена превра
щается в спирт; 2% в уксусный альдегид, остальное в полимеры 
и другие продукты.
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Рис. 16. Схема установки прямой гидратации этилена в присутствии 
фосфорнокислотных катализаторов:

1 — печь; 2 — реактор с неподвижным слоем катализатора; 3  — сепаратор 
высокого давления; 4 — скруббер; 5  — сепаратор низкого давления; 6  — реак
тор для восстановления следов уксусного альдегида; 7 —  емкости; 8  — колон
на для отгонки летучих компонентов; 9 —  колонна окончательной перегонки 
этанола

3.5. Г ал оид ирован ие

К процессам галоидирования относятся реакции, при кото
рых атомы галоидов вводятся в молекулы органических соеди
нений. Из процессов галоидирования углеводородов лиш ь хло
рирование и фторирование имеют важное промыш ленное значе
ние.

Галоидирование можно осуществить непосредственно хло
ром, бромом, йодом и (редко) фтором, либо при помощ и некото
рых галоидсодержащих соединений — галоидводородных кислот 
(HF, НС1, HBr, HJ) и других галоидсодержащ их соединений 
(СОС12, S 0 2C12, РВг3 и т.д.).

Галоидирование проводят как в паровой, так и в жидкой ф а
зе. Принципиально реакции галоидирования можно разделить на 
две группы -  галоидирование замещением и галоидирование 
присоединением.
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На приведенной ниже схеме показано, в каких условиях 
можно заместить хлором один или несколько атомов водорода в 
молекуле метан:

СН,

+сь
400-500°С 

+ 3 SO2CI2 ; FeCb

■> CH3CI + HCI

350°С 

2НС1 + О,

-> CHCI3 + 3S02 + ЗНС1

-► 2CH3CI + н2о
Некоторые функциональные группы могут быть полностью 

замещены галоидами; так получают галоидпроизводные из 
спиртов, кетонов или кислот:

ZnCl2
ROH + НС1--------► RC1 + Н20
R2CO + PCI3--------► R2CC12 + РОСЬ

RCOOH + SOCl2_____ ►RCOC1 + S02 + HCI

Некоторые фтор и йодпроизводные, которые нельзя полу
чить прямым галоидированием, получают косвенно — перезаме- 
щением хлора в хлорпроизводных:

RC1 + AgF--------► RF + AgCl
RC1 + NaJ --------► RJ + NaCl
CCL, + 2HF--------+  CC12F2 + 2HC1

Галоидировать присоединением можно ненасыщенные угле
водороды с двойными или тройными связями, обрабатывая их 
галоидами, галоидводородными кислотами или хлорангидрида- 
ми кислот. В зависимости от условий в этом случае может про
исходить присоединение или замещение (водорода на галоид):
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сн2=сн2

Cl,

500°С

Cl2

->СН2=СНС1

0-40#С

НС1

->  СН2С1-СН2С1

А1С13; 30°С 

Н0С1

> С Н 3-СН2С1

-*► СН2(ОН)-СН2С1
CuCI; 50°С

Ацетилен при галоидировании образует продукты присое
динения:

С12 ^  С12
SbCl5 ^

сн=сн-
сна=снс1— ► chci2-chci2

НС1
HgCl2; 160-180^ СН2=СНС1

Ароматические углеводороды могут реагировать с галоида
ми по-разному (замещение или присоединение):

С1

сь
FeClj

+ НС1

ЗС12, свет или другие 
инициаторы свобод - 

ных радикалов
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При галоидировании ароматических углеводородов, имею
щих боковые цепи, на свету происходит замещение водорода в 
цепи на галоид, в то время как в темноте или в присутствии ка
тализаторов происходит хлорирование ароматического кольца:

СН2С1

СЬ: свет, высокие
температуры

С12; FeCh; низкие
температуры

СНз

Некоторые галоидпроизводые можно получить дегапоидиро- 
ванием, например, гексахлорэтан и несколько промежуточных 
хлорпроизводных — из четыреххлористого этана:

С12
С12СН-СНС12

-НС1
> С 12ССНС1------- ► С12СН-СС1 г

-НС1
С12

-> С12ССС12 ------- ► CI3C-CCI3

Одним из промышленных способов получения четыреххло
ристого углерода является получение его из сероуглерода и хло
ра:

CS2 + 3Cl2->CCl4 + S2Cl2

Попутно образующуюся хлористую серу используют в каче
стве агента хлорирования в присутствий катализаторов (SbCl5, 
FeCl3):
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CS2 + 2S2C12 ->  CCI4 + 6 S

Выделившуюся серу снова возвращают в процесс.
Термодинамика, кинетика и механизм реакции галоиди

рования. Величина AG° для реакции замещения типа R-H + Х2 
—> R-X + НХ, где R = алкильный или арильный радикал; 
X = Cl, Be, F, имеет отрицательное значение в широком интер
вале температур. Величина ДН° этих реакций отрицательна и 
имеет большую абсолютную величину (реакции сильно экзо- 
термичны), а величина AS0 невелика. Следовательно, равновесие 
сильно смещено в сторону образования галоидпроизводных.

Величина AG° в реакциях присоединения галогенов к двой
ным (олефиновым) связям типа

СпН2п + Х2 ->С пН2пХ2

также имеет отрицательные значения в широком интервале тем
ператур, а именно до 1000°С при хлорировании, до 700°С — при 
бромировании и лишь до 50°С -  в случае йода.
На кинетику реакций галоидирования оказывают большое влия
ние температура, давление, природа реагентов, фазовое состоя
ние реакционной системы (гомогенная, гетерогенная, газовая, 
жидкая и т.д.) и условия инициирования реакций (термически, 
фотохимически, при помощи промоторов, катализаторов и т.д.).

Галоиды могут вступать в реакцию замещения и присоеди
нения по радикальному или ионному механизму, что зависит от 
природы реагентов и условий реакций.

Рост цепи радикальных реакций может протекать по сле
дующей схеме:

Х2 -» 2Х*
RH + Х*-> R’ + НХ 
RH + X* -> RX + Н*
R* + X2-»RX  + X* и т.д.
Н* + Х2—> НХ + X" и т.д.

Условия промышленных процессов галоидирования. При 
галоидировании замещением в газовой фазе (наиболее приме-
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няемый промышленный способ хлорирования) главной трудно
стью является отвод тепла (выделяется около 23-27 ккал при за
мещении одного атома водорода). Поэтому процесс проводят 
обычно с большим избытком углеводорода. С другой стороны, в 
газовой фазе при высокой температуре или большом времени 
контакта интенсивно протекают побочные реакции с выделени
ем НС1 и продуктов разложения олефинов. Эти вторичные реак
ции можно частично устранить, разбавляя реакционную смесь 
парами воды, НС1 или N2 или проводя процесс в жидкой фазе в 
инертном по отношению к галоиду растворителе (CCI4, СНС13, 
CS2).

Галоидирование в жидкой фазе позволяет лучше контроли
ровать процесс и, следовательно, получить больший выход про
дуктов.

В промышленности применяют фотохимическое, термиче
ское и каталитическое галоидирование.

Фотохимические процессы проводят как в жидкой, так и в 
газовой фазах; вещество, подвергаемое галоидированию (обыч
но хлорированию), циркулирует по тонким трубам из стекла 
(пирекс) или кварца, расположенным вблизи источника света. 
Обычно в качестве источника света используют ртутные лампы 
(3000-5000А°).

Для получения продуктов замещения парафиновых и низших 
олефиновых углеводородов применяют термическое хлорирова
ние при 300-500°С.

При фотохимическом гапоидировании (хлорировании) ини
циирование проходит быстро и без нагрева; в пределах реакции 
отсутствуют ненасыщенные углеводороды, гудроны и кокс. 
Термическое же хлорирование протекает с большим выходом 
(по хлору) и с большей производительностью.

3.5.1. Хлорирование и фторирование алканов

Хлорирование алканов. При парофазном хлорировании па
рафинов скорости замещения водорода при первичных, вторич
ных и третичных атомов углерода относятся как 1,00 : 3,25 : 
4,43. При более высокой температуре эти скорости приближают
ся к одной и той же величине независимо от того, происходит

104



хлорирование в жидкой или газовой фазе. Слишком высокая 
температура или чрезмерная продолжительность реакции вызы
вает пиролиз монохлоридов, которые по своей устойчивости 
располагаются в следующем порядке: первичные > вторичные > 
третичные.

Промышленное значение имеют продукты хлорирования ал- 
канов Ср С5 и высших парафинов (Cj2 — С13).

Из всех насыщенных углеводородов метан хлорируется с 
наибольшим трудом, однако, при достаточно высокой темпера
туре реакция протекает нормально.

Хлорирование метана протекает ступенчато:

СН» + С12 -» СН3С1 + НС1 АН = -23,9 ккал/моль
СН3С1 + Cl2 -> СН2С12 + НС1 АН = -23,7 ккал/моль

СН2С12 + С12 -> СНС13 + НС1 АН = -24 ккал/моль
СНС13 + С12 ->СС14 + НС1 АН = -24 ккал/моль

Кроме этих реакций может протекать разложение:

СН4 + 2С12 -> С + 4НС1

(эту реакцию можно использовать для получения безводного 
хлористого водорода).

В настоящее время не удалось установить такие условия, ко
торые позволили бы получить только один из продуктов хлори
рования метана. Состав продуктов хлорирования в большей сте
пени зависит от соотношения реагентов и температуры, чем от 
катализаторов. На рис. 17.представлена зависимость состава 
продуктов хлорирования от исходного соотношения хлора и ме
тана.

На промышленной установке, где получают четыре хлор- 
производных метана, используют чистые метан и хлор. Хлори
рование осуществляют при 450-500°С, после чего хлорпроиз- 
водные, содержащие смесь СС14 и СНС13, абсорбируют, отделя
ют образовавшуюся хлористоводородную кислоту от хлора и 
непрореагировавшего метана. После этого разделяют фракцион
ной перегонкой СН3С1 (т.кип. = 24°С) и СН2С12 (т.кип. = 40°С).
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Остаток из абсорбционной колонны, содержащей немного ССЦ 
(т.кип. = 46,8°С) и СНСЬ (т.кип. = 61,2°С), вновь хлорируют в 
жидкой фазе. В результате получают двойную смесь, содержа
щую только CCI4 и СНС13. которые можно разделить ректифика
цией.

Рис. 17. Зависимость состава 
продуктов хлорирования ме
тана от исходного мольного 
соотношения хлора и метана.

Хлорирование высших 
? парафинов. Хлорирование

а я Щ & Ш У Ш  ' С,гС„-парафинов, входя-
щих в фракцию керосина, 

кипящей при 220-245°С, проводят для получения «керилхлори- 
да»; последний используется для производства синтетических 
моющих средств. Хлорирование проводят при 60°С до получе
ния 50%-ной степени превращения в монохлорпроизводное (ке- 
рилхлорид). Керилхлоридом затем алкилируют бензол и полу
чают продукт алкилирования (керилбензол). Дальнейшим суль
фированием керилбензола получают сульфонаты (моющие сред
ства).

ci, е д  soL
RH RC1 — И1-С6Н5 — ►R-C6H5-SO3CI,

где R = С12-С|з-парафины

Фторирование алканов. Развитие промышленности фтор- 
производных (полифторпроизводных низших алканов и высоко
молекулярных фторированных продуктов) объясняется ценными 
свойствами этих соединений.

Низшие фторпроизводные (CCI2F2, CCIF3 и др.) широко ис
пользуют в холодильных машинах (фреон), а полимеры [(-CF2- 
CF2-)n] -  в качестве защитных материалов против коррозии; по
следние способны выдерживать температуры до 400-450°С (теф
лон).
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Фторпроизводные можно получать аналогично хлорпроиз
води ым: прямым и косвенным фторированием.

При прямом фторировании тепловой эффект реакций заме
щения водорода на фтор намного выше (-103 ккап/моль), чем в 
случае хлорирования (-23 ккап/моль). Это приводит к местным 
перегревам, в результате чего реакции между углеводородами и 
фтором имеют взрывной характер. Поэтому для прямого фтори
рования совершенно необходимо обеспечить температурный 
контроль реакции, например, разбавляя реакционную смесь 
инертным газом (N2) или применяя реакторы с металлической 
насадкой (ситами), способной быстро поглощать тепло. Фтори
рование в жидкой фазе позволяет легче контролировать темпе
ратуру в реакторе. Осуществление процесса этого типа приводит 
в случае метана и этана к получению смеси моно- и полифтор- 
производных.

Очень часто фторирование осуществляют в условиях гетеро
генного катализа в присутствии металлического серебра или ис
пользуя агенты фторирования — фториды поливалентных метал
лов (AgF2, C0F3 и т.д.).

RH + 2CoF3 -> RF + 2CoF2 + HF 
2C0F2 + F2 -* 2C0F3

При помощи этих реакций можно замещать на фтор все ато
мы водорода в молекуле и получать перфторуглероды.

В других промышленных методах фторпроизводные полу
чают обработкой хпорпроизводных фторидами металлов (или 
HF в их присутствии):

RC1 + AgF ->RF + AgCl 
SbCls+CU

CCI4 + 2HF CC12F2 + 2HC1 + другие фторпроизводные

Термическим разложением некоторых фторпроизводных полу
чают перфторированные непредельные соединения, например 
тетрафторэтилен [мономер для получения чрезвычайно стабиль
ного полимера -  тефлона (-CF2-)n] из дифторхлорметана.
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600-1000°С 
2CHF2C1 — -----► f2C=CF2 + 2HC1

Ненасыщенные фторпроизводные для получения полимеров 
можно синтезировать также присоединением HF к ацетилену: 

НС^СН + HF -> CH2=CHF 
фторвинил

3.5.2. Хлорирование ненасыщенных углеводородов

Хлорирование этилена осуществляют для получения ди
хлорэтана, хлористого этила, этиленхлоргидрина и хлористого 
винила.

Смеси из равных количеств этилена и хлора бурно реагируют 
при 215°С, образуя продукты разложения вплоть до кокса. Реак
ция сильно экзотермична:

СН2=СН2 + С12 Ш СН2С1-СН2С1 АН = - 41 ккал/моль

Реакцию можно контролировать, проводя процесс в жидкой 
(при 0-40°С) и в газовой (80-100°) фазах, или разбавляя газовую 
смесь азотом при более высоких температурах. Конверсия уве
личивается с температурой, достигая максимума при 315°С. По
следующее повышение температуры приводит к снижению ско
рости присоединения (до нуля) и намного увеличивает скорость 
замещения.

Зависимость степени конверсии в продукты присоединения и 
замещения от температуры представлены на рис. 18.

По некоторым данным при 450-500°С образуется до 60% 
хлористого винила. В промышленных масштабах эту реакцию 
проводят в жидкой или газовой фазе. В жидкой фазе в качестве 
растворителя используют дихлорэтан, катализатором служат 
FeCb (0,015-0,2%); в газовой -  в качестве катализаторов приме
няют и другие металлы (медь, алюминий).

Конструкция реактора должна обеспечивать быстрый отвод 
тепла, поэтому широко применяют многотрубчатые реакторы с 
большой поверхностью теплообмена. В обоих процессах дости-
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гают выхода дихлорэтана 90-95%. Образуются и продукты за
мещения (2-7%) -  хлористый винил, дихлорэтилен и т.д.

/Об

1 !  - '  
Ц " "  *
^  &9\~ "

И 4  i l  *

Рис. 18. Зависимость сте
пени конверсии в продукты 
присоединения и замеще
ния от температуры при 
хлорировании этилена.

зоз 350 чао 
Температура, V

Получение хлористого этила из этилена. В промышленно
сти процесс осуществляют барботированием при — 30°С смеси 
этилена и НС1 (в избытке около 0,1 моль) через суспензию хло
ристого алюминия (0,5%) в хлористом этиле. Этилен предвари
тельно сушат охлаждением до —30°С, а НС1 -  пропуская через 
концентрированную серную кислоту.

СН2=СН2 + НС1^± СН3-СН2С1 ДН = -13,4 ккал/моль

Реакция протекает с очень большой скоростью; образующийся 
хлористый этил непрерывно выводится из реактора. После оса
ждения увлеченного хлористого алюминия продукт промывают 
водой и щелочами и перегоняют под давлением.

Получение этнленхлоргидрина. Реакцию осуществляют 
барботированием хлора и этилена через воду при 40-50°С в при
сутствии и без катализаторов (CuCl):

СН2=СН2 + С12 -> СН2С1-СН2++ СГ 

+ Н20  у

СН2С1-СН3+ —
L±c l*

С1СН2СН2С1

С1СН2-СН2ОН + НГ

Реакция слабо экзотермична; чтобы не образовывалось 
слишком много дихлорэтана, избегают местных скоплений хло
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ра, и реакцию проводят так, чтобы концентрация этиленхпор- 
гидрина в реакционной среде не превышала 4-5%. Используют 
6-8%-ный избыток этилена.

В промышленности процесс проводят непрерывно в реакци
онных колоннах высотой 10-12 м и диаметром 1,5-2 м, футеро
ванных каучуком. Снизу подают хлор и (несколько выше) эти
лен; 4-5%-ный раствор этиленхлоргидрина непрерывно удаляют 
сверху колонны. Процесс проводят при атмосферном давлении; 
побочными продуктами являются дихлорэтан (5-10%) и дихло- 
рэтиповый эфир (CICH2-CH2-O-CH2-CH2CI).

Получение тетрахлорэтана хлорированием ацетилена. 
Прямое хлорирование (хлором) затруднительно из-за большой 
взрывоопасности. Поэтому реакцию осуществляют, пропуская 
ацетилен и хлор в присутствии железного катализатора при 80- 
120°С через растворитель (С12СНСНС12), который непрерывно 
рециркулируется.

С12
CHsCH + С12 -> СЮН=СНС1 -> С12СН-СНС12

На современных установках (рис. 19) смесь газов проходит 
через систему из двух аппаратов высотой 6-7 м и диаметром 0,8-
0,9 м каждый. Ацетилен и хлор подают под колпак, который за
полнен тетрахлорэтаном и расположен в первом аппарате. Жид
кость интенсивно перемешивается и постоянно пропускается 
через переливную трубу во второй аппарат, из которого непре
рывно удаляется образующийся продукт. Оба аппарата снабже
ны предохранительными свинцовыми дисками.

Производство хлористого винила хлорированием ацети
лена. Реакция может протекать в жидкой или газовой фазах:

С№=СН + НС1 -> СН2=СНС1 АН = -36 ккал/моль 
CuCl

В первом случае ацетилен барботирует при 90°С через на
сыщенный раствор хлористой меди в концентрированной соля
ной кислоте.
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Рис. 19. Схема установки хлорирования ацетилена:
1— хлоратор; 2 — разделитель; 3 — абсорбционная колонна; 4 — промежуточная 
емкость; 5 — сборник сырого продукта.

В промышленных условиях используют процесс в газовой 
фазе — абсолютно сухие ацетилен и НС1 (в мольном соотноше
нии 1,1:1) пропускают при 160-180°С над хлорной ртутью, нане
сенной на активированный уголь, или при 180-200 С -  над хло
ристым барием.

Для предотвращения резкого увеличения температуры при
меняют многотрубчатые реакторы (из нескольких сот труб), ко
торые снаружи нагревают или охлаждают жидкостью. На рис. 20 
представлена схема промышленной установки производства 
хлористого винила.

Газообразные продукты реакции (хлористый винил, НС1, 
ацетилен, дихлорэтан, хлористый этилиден) охлаждают и на
правляют на промывку горячей водой (70°С) для удаления НС1; 
затем газы поступают в скруббер, заполненный КОН. После это
го газы охлаждают до -30°С и в жидком виде перегоняют.

3.53. Хлорирование ароматических углеводородов.

Выше указывалось, что ароматические углеводороды при 
хлорировании могут образовывать продукты замещения в ядре и 
боковой цепи или продукты присоединения.
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Все эти реакции экзотермичны и термодинамически возмож
ны в широком интервале температур. В среднем при хлорирова
нии замещением выделяется около 22 ккал/моль тепла, а при
соединением — около 33 ккал/моль.

Рис. 20. Схема производства хлористого винила:
/  — реактор; 2 — теплообменник; 3 — промежуточная емкость; 4,5 — рек
тификационные колонны; 6 — емкость для чистого СН2=СНС1; 7 — пере
гонка;
/ — теплоноситель; // — сырой продукт; / / /  — остаток; IV — на полимери
зацию; V— дихлорэтилен; VI— высококипящие продукты.

В условиях, способствующих протеканию реакции по ради
кальному механизму, |  в газовой фазе, при высоких температу
рах, в присутствии промоторов и т.д. — скорость хлорирования 
замещением в боковой цепи больше, чем в ядре.

В жидкой фазе в присутствии промоторов скорость присое
динения хлора к ядру бензола (по радикальному механизму) 
также достаточно велика для промышленного осуществления 
реакции.

В условиях, когда реакции протекают по ионному механиз
му, - в жидкой фазе, в присутствии электрофильных катализато
ров AICI3, FeCb, в гомогенной или гетерогенной системах, при 
наличии полярных растворителей, - образуются почти исключи
тельно продукты замещения.

Производство монохлорбензола хлорированием бензола. 
Хлорирование бензола в ядро можно осуществить в парах при 
400°С или в жидкой фазе при 40°С в присутствии железа или 
алюминия.

В промышленных условиях реакцию проводят в жидкой фазе 
в непрерывной или периодических системах, пропуская хлор
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через бензол, обеспечивая наилучший контакт реагентов. На 
рис. 21 показана принципиальная схема установки непрерывного 
получения монохлорбензола.

Рис. 21. Схема установки хлорирования оензола:
1 — емкости для бензола; 2 —насос; 3, 11 — осушители; 4 — смеситель; 5 — 
отстойник; 6, 7 —хлораторы; 8, 9, 10 — блок нейтрализации.

Бензол, поступающий из резервуара, сушится хлористым 
кальцием, затем смешивается с FeCl3 (0,2-0,4% на бензол) и по
ступает в реакторы хлорирования, изготовленные обычно из чу
гуна или стали и футерованные свинцом. Они расположены так, 
чтобы бензол мог последовательно перетекать из одного в дру
гой. Каждый реактор снабжен змеевиком для охлаждения и реф- 
люксным холодильником, изготовленным из свинца. Катализа
тор (железная стружка) загружают перед началом процесса. 
Жидкая смесь продуктов реакции (моно-, ди- и трихлорбензо- 
лов) проходит (под давлением азота) в резервуар для нейтрали
зации остатка НС1 карбонатом натрия.

Процесс ведут в направлении наибольшей конверсии в мо
нохлорбензол; для этого лишь 60-70% бензола превращают в 
хлорпроизводные. При большей конверсии (75%) образуется до 
6-8% ди- и трихлорбензолов.
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Смесь перегоняют на установках периодического действия в 
системе ректификационных колонн (45 и 25 тарелок); при атмо
сферном давлении отгоняют первую фракцию (бензол и вода), 
затем, в вакууме, - средние фракции и монохлорбензол.

Остаток из первой колонны (ди- и трихлорбензолы) перего
няют в небольшой колонне, отделяя часть n-дихлорбензола. Из 
остатка дистиллята, состоящего из о-, п-, ди- и 1,2,4- 
трихлобензолов, выделяют о-дихлорбензол кристаллизацией при 
—30°С с последующим фильтрованием на фильтрпрессе.

Производство гексахлорциклогексана (гексахлорана) 
хлорированием бензола. Гексахлоран — широкораспространен
ный инсектицид -  получают из хлора и бензола:

С6Н6 + ЗС12—» СбНбС1б АН — -33 ккал/моль
По одному из промышленных методов реакцию проводят в 

жидкой (гетерогенной) системе, пропуская при 20-40°С хлор че
рез бензол в присутствии 2%-ного раствора NaOH. Процесс 
инициируют световым излучением (солнечным или искусствен
ным) или перекисью бензоила.

Производство хлористого бензила хлорированием толуо
ла. Хлористый бензил (C6H5CH2CI) получают при обработке то
луола хлором при 130°С (т.е. в паровой фазе) в реакторе, футе
рованном свинцом и снабженном устройством для облучения 
ультрафиолетовым светом (обычно кварцевой ртутной лампой). 
Его можно получить и в жидкой фазе при 80-100°С (ниже темпе
ратуры кипения толуола), облучая ультрафиолетовым светом 
внутреннее пространство реактора, сверху которого вводят то
луол, а снизу -  хлор. Образовавшийся хлористый бензил вместе 
с непрореагировавшим толуолом выходит снизу колонны. Сте
пень конверсии в хлористый бензил невелика — около 50%, что 
препятствует образованию продуктов более глубокого хлориро
вания -  хлористого бензилидена (СбН5СНС12), фенилтрихлорме- 
тана (CeHsCCb) и продуктов хлорирования в ядро.

3.6. Нитрование

Нитрование -  это введение в молекулу органического соеди
нения нитрогруппы -  N 02; в  более узком смысле, важном для
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нефтехимической промышленности, - замещение водорода С-Н- 
связи нитрогруппой.

RH + HNO3 -> RNO2 + Н20

В качестве нитрующих агентов используют HNO3, ангидрид 
азотной кислоты 0 2N-0-N02, нитрат ацетила CH3COONO2, нит
рат бензоила C6H5COONO2, NO2 и N2O4. Наиболее широко при
меняют азотную кислоту. Последнюю часто используют в смеси 
с серной кислотой (нитрующая смесь). Роль серной кислоты за
ключается как в связывании образующейся воды, так и в образо
вании активного нитрующего агента Ы0 2 (нитроний-катиона):

H0N02 + H2S04 <-> N 02++ 2S04H' + Н30 +

При низких температурах (0-15°С) наиболее энергичными 
агентами нитрования являются нитраты ацетила (CH3COONO2) 
и бензоила (C6H5COONO2), которые обычно используют в среде 
растворителей (ССЦ, СН3СООН).

Нитрование может протекать по радикальному и ионному 
механизмам в зависимости от условий и природы реагентов.

Для нефтехимической промышленности имеют значение 
нитрование парафиновых и ароматических соединений.

3.6.1. Нитрование парафиновых углеводородов

Хотя реакция нитрования парафиновых углеводородов была 
открыта М.И. Коноваловым в конце XIX века, эта реакция на
шла практическое применение в промышленности лишь в 40-х 
годах XX века.

Промышленное нитрование низших парафинов осуществля
ют в газовой фазе при 150-500°С. Механизм нитрования, как и 
газофазного окисления или газофазного хлорирования является 
радикальным. Первоначально свободные радикалы образуются в 
результате термического распада углеводорода или в результате 
диссоциации азотной кислоты на радикалы ■ ОН и • N 02:
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RH -> R* + H 
R- + H0N0 2 -> RNOz + • OH 
RH + • OH —> R • + H2O и т.д.

В интервале 150-475°С скорость нитрования алканов значи
тельно больше скорости их термического разложения. Скорость 
последующего нитрования мононитроалканов в динитроалканы 
в газовой фазе намного меньше скорости нитрования исходных 
углеводородов. Поэтому при парофазном нитровании азотной 
кислотой ди- или полинитросоединения не образуются.

При парофазном нитровании парафинов одновременно с 
нитрованием происходит и окисление, поэтому основными по
бочными продуктами являются альдегиды и кетоны.

Установлено, что при высокотемпературном нитровании па
рафина в паровой фазе получаются все мононитропроизводные, 
которые могут образоваться при замене нитрогруппой любого 
атома водорода или любой алкильной группы исходного углево
дорода. Так, при нитровании пропана HNO3 в паровой фазе при 
400°С образуются следующие соединения:

замещение

HN0 3
СН3-СН2-СН3

10 атм, 400 С
разложение^

CH3-CH2-CH2-NO2

СН3-СН-СН3

n o 2

CH3-CH2-NO2

CH3-NO2

Наиболее трудно нитруется метан: при 475°С, соотношении 
СН»: HNO3, равном 9:1, и времени контакта 0,2-0,3 сек выход 
нитропроизводного составляет 13% (по азотной кислоте). Реак
ция с этаном проходит легче: при 440°С, 10 атм, соотношении 
С2Н6: HNO3, равном 10:1, и времени контакта 0,2-0,3 сек выход 
нитропроизводных (нитрометана и нироэтана) составляет 33% 
(по азотной кислоте). Пропан при 400°С образует около 20%
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нитрометана. В настоящее время практически все количество 
производимого нитрометана получают не из метана, а из пропа
на.

Основным аппаратом является трубчатый реактор из хромо
никелевой стали, нагреваемый теплоносителями — обычно рас
плавами солей. Смесь паров (углеводороды, нитропроизводные, 
азотная кислота, вода и окислы азота) проходит через конденса
тор, где остаются нитропроизводные, вода и кислота. Эти ком
поненты стекают в разделитель, где отделяются нитропроизвод
ные, которые затем подвергают четкой ректификации.

3.6.2. Нитрование ароматических углеводородов

Ароматические углеводороды в промышленных условиях 
нитруют в жидкой фазе (ионный механизм) нитрующей смесью 
(HNO3 + H2SO4) и при более низких температурах; при этом 
можно получить моно-, ди-, и тринитропроизводные. Положе
ние, в котором происходит замещение, определяется функцио
нальной группой в ядре. Заместители первого рода (электроно- 
донорные) способствуют замещению в орто- и пара- положение. 
Заместители второго рода (электроноакцепторные) -  в мета
положение.

Обычно нитрующую смесь прибавляют к АгН при непре
рывном энергичном размешивании и строгом соблюдении тем
пературного режима. Промышленные нитраторы представляют 
собой чугунные реакторы емкостью 4-5 м3 с пропеллерной бы
строходной мешалкой, рубашкой и змеевиком для охлаждения и 
нагревания.

Производство нитробензола. Нитрование бензола включает 
следующие этапы: приготовление нитрующей смеси, собственно 
нитрование, разделение, нейтрализация и перегонка полученно
го нитробензола, регенерация кислот. Нитрование можно прово
дить периодически и непрерывно.

Процесс ведут при температуре ~60°С и интенсивном пере
мешивании реакционной смеси. Общая продолжительность цик
ла достигает 5-6 ч. На 100 кг бензола требуется от 240 до 290 кг 
нитрующей смеси в зависимости от концентрации в ней кислот. 
Продолжительность введения реагентов и время, необходимое
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для нитрования, зависят от эффективности перемешивания и 
охлаждения.

После завершения процесса реакционную смесь сливают в 
оцинкованные отстойники, где в течение примерно 12 ч нитро
бензол отстаивают от остаточных кислот; последние снова идут 
в производство. Нитробензол промывают горячей водой, ней
трализуют раствором соды, затем перегоняют. На рис. 22 приве
дена схема установки производства нитробензола. Выход нитро
бензола в процессе составляет 95-98%.

/ J

Рис. 22. Схема установки для производства нитробензола:
1 — резервуар для нитрующей смеси; 2 — дозатор нитрующей смеси; 3 — ре
зервуар для бензола; 4 — дозатор бензола; 5 — насос для подачи бензола; 6 — 
нитратор; 7 — промежуточная емкость; 8 — разделитель; 9 — емкость для от
работанной кислоты; 10 — монтежю для нитробензола.
/ — отработанная кислота; II — кислый нитробензол.

3.7. Сульфирование

Сульфирование -  введение сульфогруппы (-SO3H) в органи
ческие соединения с образованием связи S-С. Продукты сульфи
рования -  сульфокислоты, находят широкое применение как по
лупродукты в синтезе красителей, лекарственных средств, мою
щих средств и эмульгаторов (поверхностно-активных соедине
ний) и для других целей.
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Сульфирование может быть осуществлено прямым и косвен
ным путем. К прямому сульфированию относится: замещение 
водорода в алифатических или ароматических соединениях 
сульфогруппой; присоединение сульфогруппы по кратной связи 
олефинов. К косвенному сульфированию относится замещение 
сульфогрупп других атомов или атомных групп (функциональ
ных групп).

Прямое сульфирование чаще всего проводят серным ангид
ридом, а также его комплексами (диоксансульфотриоксидом 
GiHgCVSOa, пиридинсульфотриоксидом C5H5N • SO3) и гидра
тами различного состава (серной кислоты и олеума); реже ис
пользуют хлористый сульфурил (SO2CI2), хлорсульфоновую ки
слоту (CISO3H) и сернистый газ в присутствии окислителя (ки
слород, хлор).

3.7.1. Сульфохлорирование парафинов
Парафиновые углеводороды устойчивы к действию обычных 

сульфирующих агентов. Высшие парафины (Сб и более) могут 
быть сульфированы олеумом при их температуре кипения, при 
этом они одновременно подвергаются значительному окисле
нию. Значительно легче сульфируются углеводороды при совме
стном действии сернистого ангидрида и кислорода (SO2 + 0 2).

Промышленное значение имеет лишь сульфирование пара
финов смесью сернистого газа и хлора (S02 + С12) или хлори
стым сульфурилом (SO2CI2) -  сульфохлорирование. Продукты 
сульфохлорирования -  алкилсульфохлориды, являются ценными 
полупродуктами для производства синтетических моющих ве
ществ; последние получают обработкой алкилсульфохлоридов 
растворами щелочей:

RH + S02C12 -> RSO2CI + НС1 
RH + S02 + С12 -> RSOjCl + НС1 

RSO2CI + 2NaOH -> RS020Na + NaCl + H20

Эта реакция протекает по цепному механизму:

hv
С12 -» 2С1 •
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RH + C1* -» R* +HC1 
R- + S 0 2 ->RS02*

RSOz • + Cl2 -> RS02C1 + Cl • и т.д.

В промышленном масштабе применяется сульфохлорирова- 
ние нормальных С i о-С i g -парафинов. Смесь парафинов обрабаты
вают при обычных температуре и давлении двуокисью серы и 
хлором, подвергая их одновременно действию ультрафиолето
вых лучей. Чтобы подавить реакцию хлорирования , уменьшить 
образование дисульфохлоридов, а также чтобы получить про
дукты, в которых группа S02C1 располагалась бы как можно 
ближе к концу углеродной цепи, процесс проводят при степени 
превращения не более 50-70%. Моносульфохлорид («мерзоль») 
отделяли от непрореагировавшего углеводорода, который воз
вращали обратно в процесс. Моносульфохлорид обрабатывают 
затем раствором едкого натра и получают натриевую соль ал- 
килсульфокислоты («мерзолят»), В производстве стиральных 
порошков мерзолят смешивают с силикатом натрия или с на- 
трийкарбоксиметилцеллюлозой.

3.7.2. Сульфирование ароматических углеводородов

Наиболее легко сульфируются полициклические ароматиче
ские углеводороды (антрацен, фенантрен и др.), труднее -  наф
талин и еще труднее бензол.

Сульфирование серной кислотой -  обратимый процесс:

Интересно отметить, что при реакции сульфохлорирования у парафинов 
замещение хлором происходит в очень незначительной степени, тогда как для 
других углеводородов хлористый сульфурил является энергичным хлорирую
щем агентом.

RS02Cl -NaCl
NaOFL

RS020Na
мерзолятмерзоль

где R = C10-C18 -парафины
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Поэтому обычно применяют большой избыток серной ки
слоты или используют олеум с таким содержанием серного ан
гидрида, который достаточен для связывания выделяющейся 
воды. Температура сильно влияет на соотношение изомерных 
продуктов сульфирования. При сульфировании соединений с 
заместителями 1-го рода повышение температуры способствует 
увеличению выхода п-изомера. Так, сульфирование фенола на 
холоду приводит преимущественно к о-фенолсульфокислоте, а 
при 100°С почти только к п-изомеру. Сульфирование нафталина 
при 35-40°С приводит главным образом к а-нафталин- 
сульфокислоте, а при 160°С -  к Р-изомеру.

В некоторых случаях место вступления сульфогруппы зави
сит от катализатора: при сульфировании антрахинона без ката
лизатора образуется, главным образом (З-антрахинонсуль- 
фокислота, а в присутствии солей ртути -  а-антрахинонсульфо- 
кислота. В качестве катализаторов нашли применение сульфат 
ртути, ванадат аммония, бихромат калия, йод и другие. Однако 
большую часть промышленных процессов осуществляют без 
катализаторов.

Основными побочными продуктами сульфирования являют
ся сульфоны R-S02-R, полисульфоновые кислоты, продукты 
окисления (оксипроизводные и другие кислородсодержащие со
единения), деалкэширования и изомеризации.

Сульфирование ароматических соединений является типич
ной реакцией элекгрофильного замещения:

Ar-H + H2S04̂ ±  ArS03H + H20



Промышленные процессы сульфирования бензола (про
изводство бензолсульфооксокислоты). Бензолсульфокислоту 
получают сульфированием бензола в жидкой или паровой фазе.

Сульфирование в жидкой фазе. Бензол сульфируют оле
умом, содержащим 5-6% SO3. Сульфатор, куда вводится бензол, 
снабжен рубашкой для подогрева (или охлаждения), перемеши
вающим устройством и конденсатором. В него загружают бен
зол и небольшими порциями вводят олеум так, чтобы темпера
тура не превышала 40°С. Олеум обычно вводят в количестве 
вдвое больше количества бензола. Для реактора, рассчитанного 
на 500-1000 кг бензола, прибавление олеума производится в те
чение 6-8 ч. После этого поднимают температуру до 100-110°С, 
пропуская через рубашку нагретый пар; при этом непрореагиро
вавший бензол начинает кипеть. Приблизительно через 3 ч реак
ция прекращается, непрореагировавший бензол (около 0,4%) 
отгоняют, а реакционную массу разбавляют водой, взятой в ко
личестве, равном четырехкратному количеству бензола, всту
пившего в реакцию.

Раствор нейтрализуют известковым молоком (водная суспен
зия СаСОз):

2C6H5S 03H + СаСОз -> (СбН580з)2Са + Н20  + СОг 
H2SO4 + СаСОз -> CaS04 + Н20  + С02

Серная кислота при этом образует CaS04 (практически нерас
творимый в воде), который отделяют фильтрованием. Фильтрат 
(раствор сульфоната кальция) обрабатывают Na2C 03 и получают 
сульфонат натрия:
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(C6H5S03)2Ca + Na2C03 -> 2C6H5S03Na + CaC03 
Нерастворимый карбонат кальция отделяют от водного раствора 
фенилсульфоната натрия фильтрованием.

Сульфирование в паровой фазе осуществляют барботиро- 
ванием избытка парообразного бензола в перегретом состоянии 
(160-170°С) через 90-92%-ную серную кислоту при 160-180°С. 
Большая часть (около 90%) реакционной воды отгоняется с па
рами непрореагировавшего бензола, поэтому концентрация ки
слоты остается высокой (используется 97% кислоты). Скорость 
прохождения паров около 1,25 вес.ч. бензола на 1 вес.ч. кислоты 
в 1 ч.

Рис. 23. Схема установки 
непрерывного сульфирования 
бензола;
I/— реактор; 2 — холодильник;
3 4$ промывная колонна; 4 — 
емкость для летучих несульфи- 
рованных углеводородов; 5— 
теплообменник; 6 — емкость 
для бензосульфокислоты; 7 — 
испаритель для бензола.

Схема одной их промышленных установок непрерывного суль
фирования бензола этим методом представлена на рис. 23. Бен
зол сульфируют в непрерывной системе противотоком с серной 
кислотой; иногда берут бензол в большом избытке, которым 
экстрагируется сульфокислота. Если сульфировать бензол при 
более высоких температурах (200-250°С), то образуется м-бен- 
зол дисульфокислота.

^ * \  ^  "и1 V л



4. ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Будущее промышленного органического синтеза во многом 
будет зависеть от того, как широко будут использоваться в каче
стве сырья углеводороды нефти и природного газа. В настоящее 
время химическая переработка нефти играет роль основного по
ставщика многотоннажного сырья и полупродуктов для химиче
ской промышленности. Безусловно, это направление использо
вания нефти будет развиваться и имеет большие перспективы. 
Однако возможно развитие и другого направления использова
ния нефти — выделение полезных нативных органических соеди
нений. В первую очередь это касается сероорганических соеди
нений, содержание которых в некоторых нефтях доходит до 
70%. Рентабельным и перспективным считается также выделе
ние в промышленном масштабе и таких компонентов нефти, как 
ванадий и никель. Развитие этого нового направления нефтехи
мии во многом будет определяться успехами в разработке но
вейших эффективных физических и химических методов выде
ления и разделения веществ (мембранная технология и т.д.).

Таким образом, нефть и природные газы в настоящее время 
рассматриваются как важнейшие источники сырья для химиче
ской промышленности. Нефтяное сырье для производства неф
техимических продуктов можно разделить на три основные 
группы: низшие олефины, низшие парафины и ароматические 
углеводороды.

Из низших олефинов (этилен, пропилен и бутилены) важ
нейшим продуктом является этилен. Простое выделение послед
него из отходящих газов нефтепереработки не может обеспечить 
всю потребность в нем нефтехимической промышленности. По
этому этилен приходится получать пиролизом этана, пропана и 
жидких нефтяных фракций.

Этилен расходуется в основном для производства синтетиче
ского этилового спирта, окиси этилена, этиленгликоля, хлори
стого этила, хлорвинила, стирола и полиэтилена.

Пропилен используют для получения из него ацетона, доде- 
цена (тетрамера пропилена), глицерина и окиси пропилена.
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Среди ненасыщенных Ссуглеводородов нефти наиболее 
важную роль в нефтехимии играют дивинил и изопрен. Наибо
лее экономичным способом получения дивинила считается де
гидрирование н-бутанов и бутиленов.

Низшие парафиновые углеводороды нефти являются много
тоннажным сырьем для производства низших олефинов. Весьма 
перспективна переработка метана и других низших парафинов 
окислительной конверсией в синтез-газ (производства метанола, 
аммиака, производных карбоновых кислот, водорода). Крупно- 
тоннажным потребителем метана (природного газа) является 
производство ацетилена и сажи.

Нефть становится основным источником получения арома
тических углеводородов (бензол, толуол, ксилолы, нафталин). В 
нефтехимической промышленности бензол расходуется главным 
образом на производство стирола, фенола и нейлона. Толуол 
применяют для получения полупродуктов анилинокрасочной 
промышленности и взрывчатых веществ. Ксилолы и нафталин 
служат сырьем для получения фталевого ангидрида.

По областям применения основные конечные продукты неф
техимической промышленности можно разделить на 10 видов: 1) 
душистые вещества; 2) лаки и красители; 3) химико
фармацевтические препараты; 4) вспомогательные вещества для 
резино-технической промышленности; 5) пластификаторы; 6) 
пестициды; 7) синтетические моющие средства и поверхностно
активные вещества; 8) синтетические каучуки; 9) синтетические 
волокна и 10) пластмассы и смолы. Последние четыре вида про
дуктов по масштабу (по весу) составляют основную часть гото
вых нефтехимических продуктов (изделий).

Основными представителями синтетических моющих 
средств являются продукты типа натриевой соли додецилбен- 
золсульфокислоты, которые получают из тетрамера пропилена, 
и сульфаты высших вторичных спиртов, сырьем для которых 
служат олефины, полученные крекингом твердого парафина.

Основными типами синтетических каучуков являются сопо
лимеры дивинила и стирола, бутилкаучуки и полиизопрен. Все 
мономеры для производства этих каучуков получают из нефтя
ного сырья.
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К основным синтетическим волокнам нефтяного происхож
дения относятся найлон, терилен и орлон. Для производства 
адипиновой кислоты, составляющей половину молекулы найло
на, применяют нефтяной циклогексан; гексаметилендиамин, из 
которого состоит вторая половина молекулы найлона, также по
лучают из нефтяного дивинила. Терилен получают целиком из 
сырья нефтяного происхождения, поскольку для производства 
терефталевой кислоты применяют нефтяной п-ксилол, а для 
производства этиленгликоля -  нефтяной этилен. Орлон и другие 
типы полиакрилонитрильного волокна получают либо из этиле
на, либо из ацетилена, получаемого из нефти.

Наиболее важными представителями пластмасс и смол неф
тяного происхождения являются полиэтилен, поливинилхлорид, 
полистирол и фенолформальдегидные смолы. Производство 
этих полимерных материалов составляет миллионы тонн в год.
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