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ВВЕДЕНИЕ 

 

 

 

Многочисленные энергетические кризисы, начиная с 1974 и до наших 

дней, а также потребность в снижении выбросов парниковых газов и оксидов 

серы привели к интенсивному развитию биоэнергетики, в особенности 

использованию продуктов переработки возобновляемого растительного 

углеводородного сырья в качестве добавок к моторным топливам или же 

непосредственно в виде топлива. Однако, у биотоплив, в частности 

биодизеля (метиловых эфиров жирных кислот) имеются свои недостатки, 

ограничивающих их производство и использование, а именно: 

необходимость утилизировать побочные продукты при переэтерификации 

растительных масел (РМ), низкая температурная и химическая стабильность 

из-за высокого содержания кислорода и ненасыщенных двойных связей и др. 

Недостатки можно устранить с помощью гидродеоксигенации (ГДО) РМ (в 

частности непищевых и отработанных растительных масел (ОРМ)) с 

получением смеси парафинонафтеновых углеводородов, называемых грин-

дизелем. 

ГДО проводят на катализаторах, содержащих как благородные металлы, 

так и сульфиды переходных металлов. Благородные металлы 

характеризуются высокой активностью, но дороги, и их прямое 

использование невозможно на существующих установках нефтепереработки, 

т.к. они могут быть отравлены даже следовыми количествами серы. 

Сульфидные катализаторы проявляют высокую активность в начальный 

период, но с течением времени их активность существенно падает из-за 

закоксовывания и обмена атомов серы в сульфидах на кислород из 

растительного сырья. Предотвратить дезактивацию можно с помощью 

добавления сульфидирующих агентов или путем организации совместной 

гидроочистки с нефтяными фракциями на нефтеперерабатывающих заводах, 
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что также снизит капитальные расходы при организации промышленного 

производства. ГДО триглицеридов жирных кислот в ходе совместной 

гидроочистки с нефтяными фракциями протекает с высокой скоростью по 

двум основным маршрутам: гидрирование (ГИД) с выделением H2O, 

декарбонилирование или декарбоксилирование (ДЕК) с образованием СО 

или СО2. Селективность по каждому из маршрутов зависит от условий 

процесса и состава катализатора. Кроме того, образующиеся СО/СО2 

адсорбируются на активных центрах и препятствуют протеканию целевых 

реакций гидроочистки (прежде всего, гидродесульфуризации (ГДС) и 

гидродеазотированию) и ГИД ненасыщенных углеводородов. Таким образом, 

разработка катализаторов, обладающих высокой ГИД/ДЕК селективностью в 

ГДО и активностью в гидропревращениях соединений нефти, является 

актуальной задачей. 

В связи с вышеизложенным была сформулирована цель работы. 

Целью работы является исследование гидрокаталитических 

превращений кислород- и серосодержащих соединений нефтяных фракций и 

растительного сырья в присутствии массивных и нанесенных сульфидов 

переходных металлов и разработка пакетной загрузки катализаторов для 

совместной гидроочистки РМ и дизельных фракций. 

Для достижения поставленной цели решались следующие основные 

задачи: 

­ исследование влияния метода синтеза, состава прекурсора и условий 

активации на морфологию и каталитические свойства массивных MoS2-

содержащих катализаторов; 

­ изучение конкурентного ингибирующего влияния гваякола и додекановой 

кислоты на ГДС ДБТ и гидрирование нафталина в присутствии 

массивного катализатора; 

­ исследование закономерностей протекания ГДС ДБТ и ГДО ОК в 

присутствии массивных сульфидных катализаторов и изучение влияния 

метода синтеза на состав катализатора и его каталитические свойства; 
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­ исследование процесса совместной гидроочистки смеси ПДФ и ОРМ на 

различных типах загрузки нанесенных и массивных MoS2-содержащих 

катализаторов. 

Научная новизна работы. 

Впервые исследовано влияние метода синтеза, состава прекурсоров и 

условий активации массивных MoS2-содержащих катализаторов на их 

физико-химические характеристики, морфологию частиц наноразмерной 

активной фазы и каталитические свойства в реакциях ГДС дибензотиофена 

(ДБТ) и ГДО олеиновой кислоты (ОК). 

Впервые показаны преимущества массивных MoS2 катализаторов, 

полученных путем вытравливания носителя из нанесенных 

сульфидированных катализаторов гидроочистки, в т.ч. отработанных в 

промышленных условиях, и обладающих развитой площадью поверхности, 

высокой ГДО и ГДС активностью и высокой гидрирующей селективностью. 

Впервые обнаружено, что массивные катализаторы обладают меньшей 

чувствительностью к присутствию кислородсодержащих соединений в 

процессе совместного протекания реакций ГДО, ГИД и ГДС по сравнению с 

нанесенными промотированными каталитическими системами. 

Впервые показано, что использование массивных непромотированных 

MoS2 катализаторов, полученных вытравливанием Al2O3 носителя, в качестве 

верхнего слоя пакетной загрузки обеспечивает глубокое протекание целевых 

реакций в процессе совместной гидропереработки ОРМ и прямогонной 

дизельной фракции (ПДФ) и позволяет получить ультрачистый базовый 

компонент дизельного топлива класса К5. 

Теоретическая и практическая значимость работы. Установленные в 

работе зависимости каталитических свойств MoS2-содержащих 

катализаторов от состава и морфологии частиц активной фазы могут быть 

использованы при разработке промышленной технологии производства 

катализаторов совместной гидропереработки смесевого углеводородного 

сырья. Предложены состав и способ синтеза катализатора совместной 
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гидроочистки ПДФ и ОРМ для получения компонента дизельного топлива 

(RU 2017146465 A). Предложенная схема послойной загрузки массивного и 

нанесенного катализатора может найти применение при разработке исходных 

данных для проектирования установки совместной гидроочистки ПДФ и 

сырья растительного происхождения. 

Разработан метод получения массивного сульфидного катализатора 

совместной гидроочистки кислородсодержащего растительного сырья и 

нефтяных фракций. Полученные закономерности превращения серо- и 

кислородсодержащих соединений на массивных сульфидных катализаторах, 

синтезированных различными методами на основе тетратиомолибдата 

аммония (NH4)2MoS4 (ТТМА), могут быть использованы при разработке 

массивных катализаторов для различных гидрогенизационных процессов 

нефтепереработки и нефтехимии. Установленные зависимости 

каталитических свойств от метода синтеза, состава и морфологии частиц 

MoS2-содержащей активной фазы могут быть использованы при дальнейшем 

совершенствовании массивных сульфидных катализаторов ГДО и 

совместной гидроочистки сырья растительного происхождения и нефтяных 

фракций. 

Методология и методы исследования. Синтезированные катализаторы 

в оксидном или сульфидном состояниях исследовали различными физико-

химическими методами: низкотемпературной адсорбцией азота для 

определения текстурных характеристик; термопрограммируемого 

восстановления (ТПВ) для определения прочности связи «металл-сера»; 

просвечивающей электронной микроскопии высокого разрешения (ПЭМ ВР) 

для расчета геометрических характеристик частиц активной фазы; 

рентгеновской фотоэлектронной спектроскопии (РФЭС) для определения 

поверхностной концентрации элементов и электронного состояния металлов. 

Каталитические свойства в присутствии массивных и/или нанесенных 

катализаторов исследовали в реакциях гидрогенолиза модельных 

гетероатомных соединений: ГДС ДБТ и ГДО ОК, а также в проточной 
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установке c микрореактором в совместно протекающих реакциях ГДО 

гваякола или додекановой кислоты, ГДС ДБТ и ГИД нафталина. Лучшие 

катализаторы тестировали в гидроочистке ПДФ и совместной гидроочистке 

смеси ПДФ и свежего или отработанного подсолнечного масла (до 25 % мас.) 

в условиях лабораторной проточной установки. 

 

Положения, выносимые на защиту 

 

1. Способ получения массивных MoS2-содержащих катализаторов для 

совместной гидроочистки смешанного сырья путем вытравливания 

носителя из нанесенных сульфидных катализаторов. 

2. Закономерности влияния метода синтеза массивных катализаторов на их 

физико-химические свойства, а также каталитическое поведение в 

реакциях ГДС, ГИД и ГДО. 

3. Закономерности ингибирующего влияния кислородсодержащих 

соединений в процессе совместного протекания реакций ГДО, ГИД и ГДС 

в присутствии массивных MoS2 катализаторов. 

4. Результаты сравнения активности одно- и двухслойных пакетных загрузок 

массивных и нанесенных катализаторов в совместной гидропереработке 

ОРМ и ПДФ. 

 

Степень достоверности и апробация результатов 

 

Достоверность полученных результатов обусловлена надежностью 

использованных экспериментальных и инструментальных методов 

исследования, воспроизводимостью полученных данных, корректной 

обработкой результатов и широкой апробацией полученных результатов. 

Основные результаты диссертационной работы были представлены на 6-м, 

7-м и 8-м международных симпозиумах по молекулярным аспектам катализа 

сульфидами «MACS-6» (Франция, Сатилье, 2013), «MACS-7» (Нидерланды, 
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Дорн, 2016), «MACS-8» (Франция, Кабур, 2019); на 2-м (Самара,2014) и 3-м 

(Нижний Новгород, 2017) российских конгрессах по катализу 

«РОСКАТАЛИЗ»; научно‐технологическом симпозиуме «Нефтепереработка: 

Катализаторы и Гидропроцессы» (Санкт‐Петербург, 2014); Европейском 

конгрессе по катализу «EuropaCat XII» (Казань, 2015); на всероссийской 

научной конференции «Переработка углеводородного сырья. Комплексные 

решения (Левинтерские чтения)» (Самара, 2016); на XXI Менделеевском съезде 

по общей и прикладной химии (Санкт-Петербург, 2019). 

 

Личный вклад соискателя 

 

Диссертант лично выполнял описанные в работе синтезы катализаторов; 

определял каталитические свойства и обрабатывал полученные результаты; 

принимал участие в интерпретации и обработке данных физико-химических 

методов анализа. Совместно с научным руководителем проводился анализ 

полученных данных, их обобщение и подготовка публикаций. 

 

Публикации 

 

По теме диссертации опубликованы 8 статей (в журналах из перечня 

ВАК), 18 тезисов и материалов докладов конференций. 

 

Объем и структура работы 

 

Диссертация состоит из введения, четырех глав, выводов и списка 

литературы. Работа изложена на 152 страницах, включает 23 таблицы и 47 

рисунков. Список литературы содержит 210 наименований. 

В первой главе диссертации приведен обзор литературных данных, 

посвященный особенностям гидроочистки растительного сырья и типам 

получаемых из него биотоплив, составу, структуре и методам синтеза 
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массивных сульфидных катализаторов гидроочистки. Рассматривается 

влияние носителя и промотора (Co или Ni) на активность, селективность и 

механизмы протекания реакций ГДО и ГДС. Описаны основные методы 

синтеза массивных сульфидных катализаторов. Сформулирована цель 

работы. Во второй главе приведены сведения об объектах и методах 

исследования. Третья глава, состоящая из двух разделов, посвящена изучению 

реакций гидрогенолиза кислород- и серосодержащих соединений в присутствии 

массивных и нанесенных сульфидных катализаторов. В первом разделе описаны 

составы и физико-химические свойства синтезированных образцов 

катализаторов. Во втором разделе приводятся результаты изучения реакций 

гидрогенолиза кислород- и серосодержащих соединений в присутствии 

массивных и нанесенных непромотированных катализаторов. Четвертая 

глава посвящена изучению процесса совместной гидроочистки ПДФ и ОРМ 

в присутствии массивных катализаторов и состоит из двух разделов. В 

первом разделе исследуется влияние концентрации ОРМ на глубину реакций 

ГИД и ГДС в процессе совместной гидроочистки. В разделе 4.2 приводятся 

основные условия процесса совместной гидроочистки прямогонной 

дизельной фракции и отработанного растительного масла на различных 

типах загрузки реактора массивными и/или нанесенными сульфидными 

катализаторами. В заключении приведены основные выводы по работе и 

условия получения ультрачистого дизельного топлива из смесевого 

углеводородного сырья. 

Работа выполнена при финансовой поддержке Министерства науки и 

высшего образования, проект 14.574.21.0139 (идентификационный номер 

RFMEFI57417X0139). 
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ГЛАВА 1. ЛИТЕРАТУРНЫЙ ОБЗОР 

1.1 Биотоплива и процессы их получения 

 

 

 

Увеличивающиеся экологические проблемы и истощение запасов 

ископаемых видов топлива являются основными факторами, вызывающими 

потребность в поиске источников возобновляемых видов топлива. Объем 

ресурсной базы биологического сырья на Земле во много раз превышает 

запасы ископаемого топлива [1, 2]. По некоторым оценкам, общее 

количество растительной и животной биомассы оценивается в 800 млрд. тонн 

при ежегодном приросте 200 млрд. тонн. Объем разведанных месторождений 

нефти оценивается в 200 млрд. тонн, каменного угля в 500 млрд. тонн, газа – 

в 100 млрд. тонн [1]. Рост цен на ископаемые топлива также способствовал 

развитию программ обеспечения энергетической безопасности с учетом всех 

типов энергоресурсов, в том числе и растительного происхождения. Для 

производства биотоплив может быть использовано практически любое сырьё 

биологического происхождения – от диких и домашних животных и 

растений, а также продуктов их жизнедеятельности, до пищевых отходов и 

городских сточных вод. 

Биомасса – это возобновляемый источник сырья, который после 

необходимой обработки может использоваться в качестве моторного топлива 

совместно или вместо топлива на основе нефти [3, 4]. В планах Европейского 

Союза к 2020 году вовлекать 10% возобновляемых источников энергии в 

производство топлив [5]. 
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1.1.1 Классификация и характеристики биотоплив 

 

 

 

Жидкие биотоплива различают по типу используемого для его 

производства растительного сырья и методу его переработки [6]. 

Биотоплива первого поколения получают путем переработки пищевых 

сельскохозяйственных культур [7, 8, 9, 10]. Так, например, этанол 

производится путем ферментации сахаро- или крахмалсодержащих растений 

(зерновые, сахарный тростник) и используется как добавка к бензину (от 5 до 

10 мас. %). За 2018 год в Евросоюзе было произведено 5468 млн. л. 

биоэтанола [11]. В 2017 году использование в виде топлива бензина с 10 % 

добавкой этанола от общего количества бензина достигло 13.4% в Германии, 

38.8 во Франции, 68.0 % в Финляндии и 78.5 % в Бельгии [12]. Недостатком 

данного типа топлив является вывод из сегмента производства продуктов 

питания значительных объемов зерна и сахарного тростника, что приводит к 

росту цен на продукты питания и необходимости увеличения площади 

посевов [13]. К биотопливам первого поколения также относится биодизель, 

получаемый переэтерификацией растительных или животных жиров 

(рисунок 1.1) [14, 15, 16] с образованием метиловых или этиловых эфиров 

жирных кислот. В 2019 году только за май в США было произведено около 

600 млн л биодизеля и это количество ежемесячно увеличивается [17]. 
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Рисунок 1.1 ‒ Схема получения биодизеля [18]. 

 

Биодизель стал первым в мире биотопливом, используемым в смесях с 

дизельным топливом. Его производство относительно простое за счет 

переэтерификации триглицеридов со спиртами, в большинстве случаев с 

метанолом. К основным достоинствам технологии производства биодизеля 

относят большую скорость и мягкие условия ведения процесса. Полученные 

метиловые эфиры жирных кислот можно смешивать с традиционным 

дизелем до 20 мас. % и использовать в адаптированных двигателях. 

Использование биодизеля меньше загрязняет окружающую среду из-за 

отсутствия в составе серы [19, 20]. Биодизель хорошо смешивается с 

углеводородами и нетоксичен; также он обладает смазочными свойствами, 

что может увеличить срок службы дизельного двигателя [21]. Но наряду с 

достоинствами, биодизель обладает рядом недостатков: 

неудовлетворительные низкотемпературные свойства [21, 22], склонность к 

полимеризации при длительном хранении, низкая окислительная 

стабильность, низкая степень смешивания с дизельным топливом, и т. д. [14, 

15]. Кроме того, необходимость разделения продуктов реакции и 

гомогенного катализатора, а также удаления получаемого в ходе 

переэтерификации глицерина, приводит к увеличению стоимости 

производства [6]. 

Биотоплива второго поколения получают путем переработки (пиролиза 

или ферментации) непищевой растительной биомассы с образованием 

Метанол

Катализатор
Хранилище

Реактор 1

Реактор 2
Колонна 

очистки

Очистка 

метанола

Удаление 

воды  

Глицерин

Глицерин

Вода

Растительное

масло

Биодизель

Биодизель

Метанол
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бионефти или этанола. Основными источниками сырья для пиролиза служат 

отходы деревообрабатывающей или сельскохозяйственной промышленности. 

Мгновенный пиролиз биомассы преобразует биоорганические материалы в 

биотопливо, которое может стать будущим альтернативным возобновляемым 

топливом. Пиролизное масло, также называемое биомаслом или 

«бионефтью», содержит сотни органических соединений, включая 

углеводороды и кислородсодержащие соединения, такие как органические 

кислоты, альдегиды, кетоны и фенолы, которые приводят к тому, что 

биомасло обладает низкой теплотворной способностью и низкой 

стабильностью. Таким образом, предварительная обработка посредством 

каталитической гидроочистки для уменьшения содержания 

кислородсодержащих соединений является ключевым процессом для 

улучшения свойств и стабильности топлива [23]. Одним из перспективных 

способов переработки биомассы является каталитическая ГДО. Процесс 

заключается в обработке «бионефти» при давлении водорода до 30 МПа и 

температурах 250-450 °С в присутствии гетерогенных катализаторов, так что 

кислород, содержащийся в органических соединениях удаляется в виде воды 

или оксидов углерода [24]. 

Биотоплива третьего поколения получают путем переработки 

микроводорослей. Из-за ограниченного количества пахотных земель, 

возможность выращивать водоросли в естественных и рукотворных 

открытых водоемах является неоспоримым преимуществом использования 

микроводорослей в качестве источника сырья для производства топлив [25]. 

По количеству произведенного масла с одного гектара в год водоросли в 

десятки раз превосходят все известные сельскохозяйственные культуры [26, 

27]. Активно развиваются промышленные процессы переработки 

микроводорослей в различные виды биотоплив. Так, компанией Algenol 

запатентована технология производства этанола и других видов топлива из 

водорослей. Их технология включает производство четырех основных видов 

топлива, таких как биоэтанол, бензин, реактивное и дизельное топливо из 
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биомассы водорослей [28]. ExxonMobil анонсировала к 2025 году 

производство 10 тыс. баррелей биотоплив в день из микроводорослей. 

Для устранения недостатков (таблица 1.1), присущим биотопливам всех 

трех поколений, внимание исследователей переключилось на каталитические 

процессы (процессы ГДО), при которых кислород удаляется либо в виде H2O 

или COx. Таким образом, те же триглицериды могут быть преобразованы 

путем ГДО в грин-дизель, состоящий в основном из углеводородов с длиной 

цепи в диапазоне C14-C20. 

 

Таблица 1.1 – Преимущества и ограничения биотоплив [29] 

Биотоплива I-го 

поколения 

Биотоплива II-го 

поколения 

Биотоплива III-го 

поколения 

Источник сырья 

Пищевые растительные 

масла, сахарный 

тростник, кукуруза 

Непищевые масличные 

культуры (ятрофа), 

твердые бытовые 

отходы и отходы 

переработки древесины 

Водоросли (морские 

водоросли и 

микроводоросли) 

Достоинства 

Экологически чистое 

сырье, простые реакции, 

получения 

(ферментация и 

переэтерификации) 

Не конкурирует с 

продовольственными 

культурами, более 

низкая стоимость 

биомассы, чем у 

масличных культур, 

разнообразие 

биотоплив (биоэтанол, 

биоуголь, бионефть, 

синтез-газ) 

Более высокая 

производительность 

биомассы и содержание 

масла, использование 

сточных вод и CO2 для 

выращивания, 

господдержка 

использования и 

производства  

Недостатки 

Конкурирование с 

продовольственным 

сектором, возможность 

получения только 

биоэтанола и биодизеля 

Использование 

пахотных земель, 

сложные реакции 

преобразования в 

биотоплива 

Высокое потребление 

энергии, технические 

трудности выращивания 

биомассы 
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После проведения ГДО метиловых эфиров жирных кислот получают 

грин-дизель, имеющий высокое цетановое число, низкую плотность, 

хорошие низкотемпературные свойства и отличную стабильность при 

хранении [6, 30, 31, 32] (таблица 1.2). 

 

Таблица 1.2 – Сравнение свойств дизельного топлива, грин-дизеля и 

биодизеля 1-го поколения 

Показатель 

качества 

Биодизель 1-го 

поколения 

Грин-дизель 

(ГДО) 

Дизельное 

топливо 

(EN 590) 

Содержание 

кислорода, 19 

масс. % 

11 0 0 

Содержание 

серы, масс. % 
<10 <10 <10 

Содержание 

ароматики, масс. % 
0 0 ∼30 

Плотность, г/см3 0.88 0.78 0.84 

Теплотворная 

способность, 

МДж/кг 

38 44 43 

Цетановое число 50-65 80-90 ∼53 

Фракционный 

состав (°С) 
340-355 265-320 180-360 

Побочные 

продукты 
глицерин 

CO, CO2, H2O пропан, 

CH4 

CH4, NH3, 

H2S 

 

Разработка подобных процессов позволяет смягчить требования к 

исходному сырью [33] и получить в виде продукта смесь алканов 

нормального и изо- строения, максимально близких по своим свойствам к 

моторным топливам. Поэтому, с экономической точки зрения получение 

биотоплив путем ГДО растительного сырья является перспективным для 

промышленного использования, что и было реализовано некоторыми 

зарубежными компаниями. 
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1.1.2 Промышленные процессы гидродеоксигенации растительного 

углеводородного сырья 

 

 

 

Получение грин-дизеля путем ГДО триглицеридов растительного и 

животного происхождения к настоящему моменту занимаются многие 

международные компании (таблица 1.3) [34-46]. 

 

Таблица 1.3 – Промышленные процессы производства дизельного топлива 

методом ГДО сырья растительного и животного происхождения. 

Компания Процесс 
Производительность, 

тыс. т/г 

Год 

запуска 
Страна 

Neste Oil NexBTLTM 

190 

190 

800 

2007 

2009 

2010 

Финляндия 

Сингапур 

Нидерланды 

Honeywell 

UOP 

Honeywell  

Green DieselTM 
500 2013 США 

Energy Group 

Inc (REG) 
Bio-SynfiningTM 1000 2014 США 

UOP/Eni EcofiningTM 400 2008 Италия 

Petrobrass H-BioTM 1600 2008 
Бразилия, 

Португалия 

Axens IFP VeganTM 500 2015 Франция 

Alt Air Fuels 

UOP Renewable 

 Jet Fuel 

ProcessTM 

100 2014 США 

Haldor  

Topsoe 
HydroflexTM 200 2016 Швеция 

UPM 
UPM 

BioVernoTM 
100 2015 Финляндия 
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Получение возобновляемого дизельного топлива обычно включает в 

себя три стадии – обработка сырья для удаления примесей, способных 

привести к отравлению катализаторов (фосфолипидов, каротиноидов, 

хлорофиллов, соединений свинца, мышьяка, железа), ГДО при повышенном 

давлении и температуре в присутствии катализаторов и 

изомеризация/депарафинизация для улучшения низкотемпературных 

свойств. Однако, минусом данных процессов ГДО триглицеридов 

растительного и животного происхождения является ряд технологические 

трудностей. Так, например, необходимость добавлять серосодержащие 

добавки для поддержания активности сульфидных катализаторов 

гидроочистки, может привести к отравлению катализаторов изомеризации, в 

состав которых входят благородные металлы. Также высокая 

экзотермичность реакций гидрирования ненасыщенных связей и ГДО 

триглицеридов может привести к локальному перегреву верхних слоев 

катализатора. 

 

 

 

1.1.3 Гидродеоксигенация растительного сырья: роль катализаторов 

 

 

 

Триглицериды жирных кислот входят в состав всех растительных масел 

и жиров (рисунок 1.2) [47]. В основном они состоят из эфиров 

длинноцепочечных насыщенных и ненасыщенных жирных кислот. 
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Триглицерид жирных кислот                       Линоленовая кислота 

Рисунок 1.2 – Структура триглицеридов и жирных кислот, обычно 

присутствующих в жирах и растительных маслах. Адаптировано из [47]. 

 

ГДО триглицеридов жирных кислот в ходе ГДО протекает с высокой 

скоростью по двум основным маршрутам: гидрирование с выделением H2O, 

декарбонилирование или декарбоксилирование с образованием СО или СО2 

[47] (рисунок 1.3). 

 

 

Рисунок 1.3 – Реакции гидрирования, декарбоксилирования и 

декарбонилирования триглицерида. Адаптировано из [47]. 
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Селективность по каждому из маршрутов зависит от условий процесса и 

состава катализатора. Различные типы катализаторов (таблица 1.4) активно 

исследовались в реакции ГДО, такие как благородные металлы [48, 49, 50, 51, 

52], традиционные сульфидные Co/NiMo катализаторы [53, 54, 55, 56], 

фосфиды [57, 58], нитриды [59, 60], карбиды [61, 62], а также оксидные 

катализаторы [48]. Среди наиболее доступных, CoMo и NiMo используются 

чаще всего [63]. 

 

Таблица 1.4 – Влияние типа катализатора на селективность по маршруту 

гидрирования. 

Реактант Катализатор Т (ºC) Конверсия (%) 

Доля 

маршрута 

ГИД в ГДО 

Ссылка 

Метилгептаноат 
CoMoS/Al2O3 

NiMoS/Al2O3 
250 100 0.63-0.67 [64] 

Стеариновая 

кислота 
Pd(5)/C 300 100 0.05 [65] 

Метилстеарат 

NiMoS/Al2O3 

NiMoS/SAPO-11 

NiMoS/SBA-15 

300 100 

0.71 

0.62 

0.74 

[66] 

Стеариновая 

кислота 
Pd(5)/C 300 100 0.00 [67] 

Рапсовое масло NiMoS/Al2O3 360 100 0.68 [68] 

ОК Pt(5)-Re/C 300 92 0.63 [69] 

Этилгептаноат 

MoS2 

0.1NiMoS2 

0.2NiMoS2 

0.43NiMoS2 

Ni3S2 

250 

20 

21 

16 

22 

23 

0.98 

0.88 

0.66 

0.36 

0.23 

[70] 

РМ NiMoS/Al2O3 300 100 0.5-0.7 [71] 

Масло ятрофы Pd(5)/C 340 100 0.00 [72] 

Масло ятрофы NiMoS/SAPO-11 380 94 0.38 [73] 
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NiMoS/Al2O3 100 0.63 

ОК Ni(20)/MgO-Al2O3 350 68 0.88 [74] 

ОРМ 
CoMoS/B2O3-Al2O3 

NiMoS/B2O3-Al2O3 
350 100 

0.6-0.75 

0.6-0.8 
[75] 

Стеариновая 

кислота 
Pd(5)/AC 300 62 0.10 [52] 

ОК Co0.5Mo0.5 300 88 0.79 [76] 

ОК NiWC/Al-SBA-15 400 97 0.95 [77] 

Стеариновая 

кислота 
Pd/C 360 15 0.05 [65] 

Каприловая 

кислота 

9Mo2.5Ni(P,Si) 

10Mo3.3Ni (P) 

11Mo3.0Ni 

3PdC 

5PdC 

360 

68 

70 

37 

48 

59 

0.91 

0.65 

0.77 

0.07 

0.04 

[48] 

ОК NiMoS/Al2O3 260 25 0.70 [78] 

Рапсовое масло 

NiMoS/Al2O3 

NiMoS/TiO2 

NiMoS/SiO2 

260 

56 

62 

53 

0.70 

0.80 

0.30 

[79] 

ОК Pd/C 300 100 0.16 [80] 

Стеариновая 

кислота 

Масло ятрофы 

W/Pt(1,6)/TiO2 
300 

360 

86 

90 

0.36 

0.10 
[81] 

 

Катализаторы на основе благородных металлов и оксидов 

переходных металлов. Катализаторы на основе благородных металлов 

(например, Pd, Pt, Rh и Ru), нанесенные на активированный уголь [82] могут 

использоваться в реакциях ГДО. Как было показано, эти катализаторы 

активны при более низких температурах и, следовательно, они могут быть 

способными ингибировать вторичные термические реакции, приводящими к 

образованию кокса и дезактивации. Было обнаружено, что они являются 
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достаточно активными и селективными в ГДО. Изомеризация углеводородов 

также происходит, если благородный металл нанесен на цеолит. 

Тем не менее, катализаторы на основе благородных металлов являются 

дорогостоящими, необходимо большее потребление водорода, чтобы 

получить высокую селективность по отношению реакции гидрирования. 

Кроме того, эти катализаторы быстро отравляются небольшими 

количествами соединений серы в сырье. Адсорбция низкокипящих 

соединений на активных центрах катализаторов на основе благородных 

металлов ведет к их дезактивации.  

Kon и др. [83] синтезировали серию катализаторов «благородный 

металл-MoOx/TiO2» и исследовали их каталитическую активность в реакции 

ГДО додекановой кислоты при давлении 0.8 МПа и 180 °С в течение 3 ч в 

автоклаве. Pt-MoOx/TiO2 показал самое высокое превращение додекановой 

кислоты (100%) и самый высокий выход н-додекана (86%). Была изучена 

роль MoOx на протекание реакции. Было обнаружено, что сила кислотных 

центров Льюиса на Pt-MoOx/TiO2 выше, чем у Pt/TiO2 и Pt/Al2O3, что 

позволяет более эффективно разрывать связь С-О. 

Катализаторы на основе фосфидов переходных металлов. В 

последние годы изучались фосфиды переходных металлов в качестве нового 

типа катализаторов ГДО. Фосфиды металлов привлекают все больше 

внимания благодаря их высокой каталитической активности по сравнению с 

традиционными сульфидами переходных металлов, используемых в 

гидроочистке (таблица 1.4). 

Многочисленные исследования и работы показывают, что фосфиды 

переходных металлов имеют превосходные свойства в процессе 

гидроочистки нефтяного сырья, особенно в ГДС и ГДА. Особенно Ni2P 

обладает наибольшей активностью среди других фосфидов. ТПВ-метод и 

разложение гипофосфитного предшественника являются двумя основными 

методами, используемыми для получения Ni2P катализатора [84]. 
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Отношение P/Ni оказывает существенное влияние на эффективность 

деоксигенации. Среди никелевых фосфидов (Ni3P, Ni12P5 и Ni2P), Ni2P 

показал наибольшую активность в ГДО эфиров жирных кислот. Присутствие 

фазы Ni3P уменьшает активность, в то время как фаза Ni12P5 не оказывает 

отрицательного влияния. Термическое разложение гипофосфита является 

простым способом получения фосфида металла. 

Как катализатор деоксигенирования катализатор Ni2P намного дешевле, 

чем благородные металлы. Кроме того, в отличие от металлического Ni, Ni2P 

обладает очень низкой активностью для гидрогенолиза C-C-связи и 

декарбонилирования, а также метанирования. Однако высокотемпературная 

активация фосфидных катализаторов ограничивает их промышленное 

внедрение. 

Катализаторы на основе карбидов переходных металлов. 

Многообещающие результаты были получены при использовании карбидов 

вольфрама и молибдена в качестве катализаторов ГДО. Их активность 

изучалась в ГДО триглицеридов и жирных кислот с получением линейных 

алканов или алкенов. На нанесенном карбиде молибдена, как сообщалось, 

можно получать алканы из жирных кислот с высокими выходами, но при 

этом необходимы либо высокие температуры процесса, либо время, либо 

использование в качестве реакционной среды сверхкритического 

растворителя. Карбиды вольфрама являются высокоселективными для 

получения алкенов из жирных кислот. Однако их активность была несколько 

ниже, чем у нанесенного карбида молибдена, к тому же карбиды вольфрама 

дополнительно подвергаются дезактивации вследствие окисления активной 

фазы карбида. 

Катализаторы на основе сульфидов переходных металлов. На 

рисунке 1.4 представлены основные маршруты реакции ГДО декановой 

кислоты на сульфидных MoS2–содержащих катализаторах [85]. 
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Рисунок 1.4 ‒ Превращение декановой кислоты на сульфидных 

катализаторах. 

 

Декановая кислота на сульфидных катализаторах сначала гидрируется 

до деканаля, затем вступает в реакции декарбонилирования с образованием 

нонана (реакция декарбонилирования) или гидрирования до первичного 

спирта. В условиях процесса возможно протекание реакции этерификации с 

образованием децилового эфира декановой кислоты. Эта реакция является 

нежелательной, так как при этом увеличивается расход сырья, содержание 

кислорода в целевом продукте, снижается стабильность продукта при 

хранении. В результате реакции дегидратации деканола-1 образуется целевой 

продукт ‒ декан. В работе [86] в продуктах также обнаружены и 

серосодержащие соединения, которые образовались в результате 

взаимодействия с сероводородом, который образовывался из 

диметилдисульфида (ДМДС), подаваемым в сырье в качестве 

сульфидирующего агента для поддержания активности сульфидных 

катализаторов. Механизм превращения метиловых эфиров жирных кислот на 

различных катализаторах широко изучен в работах [84, 87]. 
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Промышленные катализаторы на основе сульфида Mo (CoMo или NiMo) 

обычно нанесены на какой-либо носитель (чаще всего γ-Al2O3). Поэтому на 

протекание реакций ГДО может оказывать влияние не только активный 

компонент, но и носитель. В частности, чистый γ-Al2O3 обладает некоторой 

активностью в ГДО за счет Льюисовских кислотных центров [88]. Данный 

факт также был подтвержден Centeno и др. при исследовании влияния 

различных носителей на маршрут и распределение продуктов ГДО. Согласно 

их результатам, кислотность носителя может влиять на процесс образования 

активных центров катализатора, на которых проходят реакции гидрирования 

и декарбонилирования [89]. Исходя из всего вышеперечисленного, для 

изучения активности самой активной фазы и исключения влияния носителя, 

представляют интерес массивные (ненанесенные) MoS2 катализаторы. 

Первыми каталитическими системами были уже используемые в 

существующих промышленных процессах гидродесульфуризации (ГДС), а 

именно Co-MoS2 и Ni-MoS2, нанесенные на оксид алюминия. Многие 

коммерческие катализаторы гидроочистки, такие как катализаторы 

CoMoS/Al2O3 или NiMoS/Al2O3 для ГДС, также пригодны для процесса ГДО. 

Сообщалось об изучении катализаторов на основе сульфида молибдена для 

ГДО биомассы с использованием нетрадиционных носителей или массивных 

катализаторов MoS2. В этих системах, сульфидные анионные вакансии или 

координационно-ненасыщенные вакансии, расположенные на краях MoS2, 

были предложены в качестве активных центров для процессов ГДС и ГДО. 

Однако из-за замещения серы атомами кислорода реакция замедляется, 

сульфидный катализатор дезактивируется (т.е. обладает невысокой 

стабильностью). Для того чтобы поддержать стабильность и активность этих 

катализаторов, необходимо добавление серосодержащих соединений 

(например, H2S и CS2), которые вступают в реакцию сульфидирования. 

Таким образом, использование этих реагентов приводит к загрязнению серой 

конечных продуктов. 
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Кроме того, наличие кислотных центров на поверхности таких 

носителей как оксид алюминия (наиболее часто используемый) способствует 

дезактивации катализатора вследствие отложения кокса. Чтобы избежать эту 

проблему, в качестве носителя был предложен активированный уголь. Такие 

катализаторы имеют более высокую селективность по отношению к 

деоксигенированным продуктам, но невысокую конверсию исходного сырья. 

Другой вариант предотвратить образование кокса – нанесение MoS2 на менее 

кислые оксиды металлов, такие как диоксид циркония и оксид титана [90, 

91]. Было обнаружено, что эти материалы не только снижают 

коксообразование, но и способствуют образованию мелких кристаллитов 

MoS2, что приводит к лучшему распределению частиц активной фазы. 

Тип носителя на сульфидных катализаторах влияет на селективность 

ГДО. Общая кислотность катализатора положительно влияет на протекание 

реакций декарбонилирования и декарбоксилирования. В частности, 

присутствие сильных кислотных центров благоприятствует реакции 

декарбонилирования и декарбоксилирования. Хотя были изучены многие 

носители, характер влияния носителя на реакцию деоксигенации до конца не 

ясен. Chen [92] и др. провели серию испытаний сульфидных катализаторов на 

двух разных носителях: NiMo/SAPO-11 и NiMo/Al2O3 (4 мас. % Ni и 12 мас. 

% Mo). В качестве сырья было использовано масло ятрофы. Отношение 

C17/C18 использовали для оценки селективности деоксигенации (таблица 1.4). 

Для катализатора NiMo/Al2O3 отношение C17/C18 было приблизительно 0,6, 

что указывает на то, что основной реакцией ГДО масла ятрофы является ГДО 

(62,5%) при более высоком расходе водорода. Напротив, продукты, 

полученные с использованием катализатора на основе SAPO-11, показали 

более высокое отношение C17/C18 (1,8), что указывает на более низкую 

селективность к ГДО (37,7%) и более высокую селективность к ДЕК (62,3%) 

[92]. 

Brimont и др. [70] была проведена серия экспериментов на массивных 

сульфидных катализаторах MoS2, Ni3S2 и Ni-промотированном MoS2. В 
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качестве сырья была использована гептановая кислота. В условиях 

гидроочистки (250 °С, 1,5 МПа) наблюдались деоксигенированные продукты, 

а именно углеводороды С6 и С7. Однако их количество сильно зависело от 

использования непромотированных (MoS2) или промотированных (Ni-MoS2) 

катализаторов. Действительно, массивный катализатор на основе MoS2 

способствовал образованию С7-углеводородов (главным образом гептана). 

Напротив, гексен был основным продуктом ГДО на NiMoS-катализаторе, что 

указывает на значительное влияние присутствия никеля на селективность 

сульфидированных катализаторов. Эти результаты показывают, что реакции 

декарбонилирования и декарбоксилирования протекают быстрее на Ni-

промотированных катализаторах. Следует отметить, что авторы добавляли 

ДМДС в качестве предшественника H2S в жидкое сырье [70]. 

Brillouet и др. [85] был изучен процесс ГДО декановой кислоты на 

Mo/Al2O3 и промотированных NiMo/Al2O3 и CoMo/Al2O3 катализаторах в 

условиях, близких к промышленному процессу гидроочистки (реактор с 

неподвижным слоем, 4 МПа, 340°С). Экспериментальные результаты, 

полученные для различных катализаторов (промотированных и не 

промотированных), позволили предложить механизмы реакций, а также роль 

промоторов (Co и Ni). Все каталитические эксперименты проводились в 

присутствии ДМДС, подаваемого в жидкое сырье, чтобы сохранить 

активность сульфидного катализатора. Исследование показало, что 

сульфидированные катализаторы CoMo и NiMo являются эффективными 

катализаторами деоксигенации декановой кислоты. Маршрут ГИД был 

основным направлением превращения декановой кислоты на 

сульфидированном Mo/Al2O3 катализаторе. Было предложено существование 

общего промежуточного соединения между двумя путями деоксигенации 

(ГИД и ДЕК). Таким промежуточным соединением может быть карбокатион, 

адсорбированный на сульфидных вакансиях, которые можно рассматривать 

как активный центр. В настоящее время признано, что наиболее устойчивое 

положение атомов Со или Ni заключается в замещении Mo на краях 
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сульфидированной фазы, что приводит к образованию частиц Co(Ni)-Mo-S. 

Было предложено, что Co и Ni позволяют увеличить электронную плотность 

на атомах серы, соседствующих с промоторами, таким образом, стимулируя 

стадию элиминирования. 

В таблице 1.4 показано влияние типа катализатора на селективность 

протекания реакции ГДО по маршруту ГИД. Использование катализаторов, 

содержащих благородные металлы, приводит к протеканию реакции ГДО 

практически полностью по маршруту декарбонилирования или 

декарбоксилирования, а селективность по маршруту гидрирования 

варьируется от 0 до 0.16. Нанесенные промотированные Co(Ni)MoS2/Al2O3 

катализаторы также обеспечивают достаточно низкую ГИД/ДЕК 

селективность около 0.5-0.7. В свою очередь, непромотированный MoS2 

показывает высокую ГИД/(ГИД+ДЕК) селективность, близкую к 1. 

Катализаторы ГДО на основе карбидов, фосфидов, нитридов 

переходных металлов не находят широко распространения и промышленного 

внедрения из-за многостадийного процесса их синтеза, связанного с 

активацией при высоких температурах. Кроме того, в условиях протекания 

гидроочистки смесевого сырья, поверхность этих материалов не стабильна и 

частично сульфидируется с образованием поверхностных –SH групп [93, 94]. 

Использование катализаторов ГДО с благородными металлами 

нецелесообразно из-за достаточно быстрой дезактивации, вызванной 

наличием разнообразных гетероатомных соединений в сырье. Поэтому 

основным типом катализаторов для гидропереработки растительного сырья 

остаются сульфиды переходных металлов. 
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1.2 Со-переработка растительного и нефтяного сырья на MoS2-

содержащих катализаторах как перспективный процесс получения 

топлив 

 

 

 

С учетом недостатков индивидуальной гидроочистки растительного 

сырья, более выгодным является получение моторных топлив с помощью 

совместной переработки нефтяных фракций и растительного сырья [95]. 

Интегрирование процесса совместной гидроочистки в структуру уже 

существующих нефтеперерабатывающих предприятий позволит снизить 

капитальные расходы. Однако в случае использования в качестве 

возобновляемого сырья триглицеридов и эфиров жирных кислот, процесс 

ГДО на промотированных сульфидных катализаторах протекает 

преимущественно по пути декарбонилирования или декарбоксилирования и 

образующие при этом газы (СО или СО2) оказывают ингибирующий эффект 

на ГДС превращения серосодержащих соединений и гидрирования 

полициклической ароматики в нефтяных фракциях. Также происходит 

ускоренная дезактивация катализатора из-за закоксовывания, вызванного 

адсорбцией на кислотных центрах носителя ненасыщенных 

кислородсодержащих соединений. Поэтому особенно важным является 

наличие высокой селективности катализатора ГДО к маршруту 

гидрирования, которая определяется составом и дисперсностью частиц 

активной фазы MoS2-содержащих катализаторов, типом промотора и 

носителя. 
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1.2.1 Состав и структура активной фазы MoS2-содержащих 

катализаторов гидроочистки 

 

 

 

Чаще всего в качестве катализаторов гидроочистки в промышленности 

применяют промотированные кобальтом или никелем сульфиды молибдена, 

нанесенные на различные носители. MoS2 представляет собой кристаллиты 

слоистой структуры, плиты дисульфида молибдена в котором связаны между 

собой слабыми Ван-дер-Ваальсовыми силами. Внутри слоя каждый атом 

Мо(IV) связан с шестью атомами серы и образует тригональную призму, а 

каждый атом серы образует связи с тремя атомами молибдена, как показано 

на рисунке 1.5 [96]. Необходимо отметить, что центры на краях плит не 

идентичны друг другу. На Мо ребре каждый атом Мо связан с двумя атомами 

серы, в то время как на S-ребре атомы молибдена связаны с 4 атомами серы. 

 

Рисунок 1.5 – Структура кристаллитов MoS2. Адаптировано из [96].  

Синий – молибден; желтый – сера. 

 

Строение частиц активной фазы промотированных Ni(Co)MoS2 

катализаторов было установлено с помощью EXAFS, Мёссбауэровской 

спектроскопии, DFT расчетов и впервые визуально было подтверждено 

путем сканирующей туннельной микроскопии частиц, нанесённых на Au 

подложку [97, 98] (рисунок 1.6). 
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CoMoS2 кристаллит NiMoS2 кристаллит 

Рисунок 1.6 ‒ Модели частиц активной фазы промотированных Ni(Co)MoS2 

катализаторов [97] (красные шары – атомы Со, желтые шары – атомы S, 

зеленые шары – атомы Ni, синие шары – атомы Mo). 

 

Точное определение положения атомов промотора достаточно 

затруднительно, однако, суммируя экспериментальные данные и результаты 

DFT расчетов, предполагается, что Ni и Co могут располагаться как на Mo, 

так и на S-ребрах кристаллитов MoS2, однако согласно [99] атомы Co 

преимущественно располагаются на S-ребрах. 

 

 

 

1.2.2 Активные центры MoS2 и Ni(Co)MoS2 катализаторов и механизмы 

реакций гидродесульфуризации и гидродеоксигенации 

 

 

 

Каталитическая активность MoS2 тесно взаимосвязана с его 

кристаллической структурой. Общепринято, что каталитические реакции 

протекают на координационно-ненасыщенных атомах молибдена, 
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расположенных на внешней поверхности кристаллита. Подобные центры 

могут быть образованы из-за внутренних дефектов кристаллита или при 

удалении одного или нескольких атомов серы. Как показали исследования, 

для протекания реакции ГДС необходимо наличие S-вакансии, или так 

называемого «активного центра» [100, 101, 102] (рисунок 1.7). 

 

Рисунок 1.7 – Полностью (i) и (ii) частично промотированное S-ребро NiMoS 

кристаллита. Оранжевый прямоугольник указывает на координационно-

ненасыщенный центр [103]. Сиреневые шары – атомы молибдена, желтые –

серы, красные – никеля. 

 

Согласно наиболее распространенной теории базальная плоскость 

кристаллита каталитически инертна, из-за полной координации атомов 

молибдена атомами серы. Каталитическая активность связана с количеством 

координационно-ненасыщенных атомов молибдена на краях кристаллита, т.е. 

совсем небольшое количество атомов Мо вовлечены в протекание 

каталитических реакций [104]. 

Daage и Chianelli развили теорию активных центров и предложили 

реберно-обручевую модель [105]. Согласно это модели (рисунок 1.8), 

краевые центры разделены на две группы, центры на крае базальной 

плоскости – обручевые центры, а на ребрах кристаллитов – реберные центры. 

Данная модель предназначена для объяснения взаимосвязи между 

морфологией кристаллита и ГИД/ГДС селективностью в ГДС реакциях. 

Центры, расположенные на двух внешних плитах, отвечают одновременно и 

за прямое гидрообессеривание, и гидрирование, а центры на ребрах ‒ только 

за прямое гидрообессеривание. 
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Рисунок 1.8 ‒ Реберно-обручевая модель кристаллита MoS2. 

Адаптировано из [105]. 

 

Внедрение атомов никеля или кобальта в структуру кристаллита MoS2 

значительно влияет на каталитические свойства. Промоторы замещают 

атомы молибдена на ребрах кристаллитов, что приводит к изменению 

энергии связи с атомами серы. Отщепление серы от подобного 

промотированного кобальтом ребра является экзотермическим процессом, в 

отличии от эндотермического процесса отщепления серы в случае 

непромотированного центра [106, 107]. Другими словами, замена молибдена 

кобальтом приводит к уменьшению энергии связи атомов серы с ребром 

кристаллита и, соответственно, снижению энергии образования активных 

центров. Высокая каталитическая активность промотированных Ni(Co)MoS2 

может быть объяснена тем, что степень покрытия серой на поверхности 

ребер увеличивается с уменьшением числа вакансий в ряду NiMoS2 < 

CoMoS2 < MoS2 [ 106] . Атом промотора способствует оптимизации энергии 

связи Mo-S (рисунки 1.9 и 1.10) [108]. 

  
(а) (б) 

Рисунок 1.9 ‒ Влияние промотора (М) на электронную плотность на 

разрыхляющей орбитали Мо в сульфидных катализаторах гидроочистки: (а) 

М – промотор, увеличивает; (б) М – уменьшает электронную плотность. 

Воспроизведено и адаптировано из [108]. 

Базальные центры (неактивные)

Центры ГИД и ГДС

Обручи Ребро

Центры ГДС
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Рисунок 1.10 ‒ Зависимость скорости ГДС дибензотиофена от 

энергии связи металл – сера [109]. 

 

На примере реакции ГДС дибензотиофена была определена 

зависимость каталитической активности сульфидов переходных металлов от 

рассчитанной энергии связи M-S (рисунок 1.10) [109]. Как видно из рисунка 

1.10, данная зависимость имеет вид вулканообразной кривой, что вызвано 

тем, что для максимальной скорости протекания реакции ГДС ДБТ 

необходимо оптимальное значение энергии связи M-S для достижения 

необходимой силы адсорбции сероорганического соединения, а также 

дальнейшей десорбции продуктов реакции в виде H2S. 

Дизельное топливо, получаемое при смешивании легкого газойля и 

прямогонной дизельной фракции [110, 111], характеризуется высоким 

содержанием серы, ароматических углеводородов и азота, низким цетановым 

числом [112]. Серосодержащие соединения, присутствующие в дизельной 

фракции, подразделяют на легкоудаляемые – тиофен и бензотиофен, и 

трудноудаляемые – дибензотиофен (ДБТ) и его алкил-производные (рисунок 

1.11) [113]. 
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Рисунок 1.11 ‒ Наиболее распространенные серосодержащие соединения 

ПДФ. 

 

Среди алкил-замещенных производных ДБТ наиболее 

трудноудаляемыми являются соединения с заместителями в β положении по 

отношению к атому серы, т.е. 4-МДБТ, 4,6-ДМДБТ [114]. Реакционная 

способность 4,6-ДМДБТ на нанесенных CoMo и NiMo катализаторах в 4-10 

раз ниже по сравнению с ДБТ из-за стерических затруднений, вызванных 

заместителями [115] (рисунок 1.12). 
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Рисунок 1.12 ‒ Реакционная способность серосодержащих соединений в 

зависимости от геометрии молекулы. 

 

Реакция ГДС ДБТ и его производных может протекать по двум 

маршрутам: предварительное гидрирование одного из ароматических 

колец ДБТ с образованием промежуточного соединения 

тетрагидродибензотиофена (ТГДБТ), его десорбция с образованием 

гексагидродибензотиофена с последующим гидрогенолизом связи C-S на 

координационно- ненасыщенном центре и образованием 

циклогексилбензола или же по маршруту прямого ГДС с первоначальной 

адсорбцией ДБТ атомом серы на координационно- ненасыщенном центре с 

гидрогенолизом связей C-S-C и образованием бифенила (БФ). Однако, 

маршрут прямого ГДС является преобладающим для реакции ГДС ДБТ 

(рисунок 1.13). 
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Рисунок 1.13 ‒ Маршруты протекания ГДС ДБТ на NiMoS/Al2O3 

катализаторе. Овалами отмечены области с КНЦ. Зеленые шары – никель; 

синий – молибден; желтый – сера [116]. 

 

Основная трудность в гидроочистке ПДФ заключается в ГДС 

трудноудаляемых серосодержащих соединений, поэтому в большинстве 

исследований в качестве модельных соединений используют ДБТ и 4,6-

ДМДБТ. ГДС 4,6-ДМДБТ протекает по тем же маршрутам, что и ГДС ДБТ, 

но из-за стерических затруднений маршрут ГИД для него наиболее 

предпочтителен. Из чего следует вывод, что для ГДС 4,6-ДМДБТ наиболее 

предпочтительны катализаторы, обладающие значительной гидрирующей 

активностью. 

Наиболее распространенным возобновляемым источником сырья для 

проведения процесса совместной гидроочистки являются различные жиры или 

масла, представляющие собой триглицериды жирных кислот. На первом этапе 

конверсии триглицерида происходит гидрирование ненасыщенных жирных 

кислот, входящих в состав триглицеридов. Далее протекает ступенчатый 

гидролиз с образованием моно- и диглицеридов и свободных жирных кислот. 

Кислоты подвергаются реакции ГДО по маршрутам гидрирования, 

декарбонилирования или декарбоксилирования (рисунок 1.14). 
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Рисунок 1.14 – Маршруты реакции превращения триглицеридов в 

углеводороды [117] 

 

Основной механизм реакции ГДО жирных кислот на ненасыщенном 

металлическом центре NiMoS предложен на рисунке 1.15. 

 
Рисунок 1.15 – Основной механизм реакции ГДО жирных кислот рапсового 

масла на ненасыщенном металлическом центре NiMoS2 [118]. 

 

На первой стадии H2 диссоциирует и адсорбируется на ненасыщенном 

Мо атоме и атоме S, образуя S-H и Mo-H вакансии (S1-B). Формирование 

пары Mo-H и S-H является экзотермической и требует минимальной энергии 

диссоциации [119]. Высокая электрофильность атома Mo способствует 
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адсорбции атома O в группе C=O, поскольку O является более 

нуклеофильным в С=О, чем в С-О-С. Введение Ni способствует уменьшению 

энергетического барьера [120] и расщеплению π-связи на O=C и образованию 

группы Mo-O-C-Ni- (S1-C). Стадия S1-C является определяющей для 

реализации промотирующего эффекта Ni на MoS2 катализаторах. При 

участии адсорбированного в непосредственной близости атома H происходит 

расщепление Ni-C связи. Диссоциированный H2 преимущественно 

взаимодействует с атомами углерода и кислорода с образованием связей C-H 

и O-H (S1-D) [70, 119]. В окружении достаточного количества 

диссоциированного водорода на атомах Mo и S происходит расщепление 

связи C-O с образованием спирта и воды в качестве продуктов. Спирт в 

дальнейшем подвергнется следующему СО-расщеплению с образованием н-

октадекана или н-октадецена. Образование спирта имеет важное значение 

для образования С18 и определяет протекание реакции ГДО. 

Основной механизм реакции ГДО на Co-промотированном MoS2 центре 

продемонстрирован на рисунке 1.16. Высокое потребление водорода 

частицами CoMoS фазы в ходе H2 ТПВ указывает на то, что кобальт может 

способствовать адсорбции водорода на атомах серы с образованием 

стабильных связей H-S (S2-B). Это явление согласуется с опубликованными 

расчетами DFT, которые говорят о том, что (Co-)SH группа является 

наиболее стабильной формой водорода на Co промотированной S-грани [121, 

122]. Слабая связь между атомами S и Co приводит к сильному 

взаимодействию между концевыми атомами S и H [121, 122]. Образующиеся 

группы HS являются высоко нуклеофильными и привлекательными для 

электрофильных α- или β-атомов углерода (S2-C). 
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Рисунок 1.16 – Основной механизм реакции ГДО жирных кислот рапсового 

масла на ненасыщенном металлическом центре СоMoS2 [118]. 

 

Последующее расщепление ослабленной связи C-C сопровождается 

образованием н-гептадекана или н-гептадецена и побочного продукта в виде 

муравьиной кислоты, которая может легко разлагаться до СО и H2O [123, 

124]. Отмечено, что дефектные центры, ненасыщенные серой, являются 

центрами для адсорбции атомов углерода и существенно способствуют 

протеканию реакции ГДО по маршруту декарбонилирования. 

Основной механизм реакции ГДО додекановой кислоты на 

непромотированном MoS2 центре продемонстрирован на рисунке 1.17. 
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Рисунок 1.17 – Основной механизм реакции ГДО додекановой кислоты на 

ненасыщенном металлическом центре MoS2 [85]. 

 

Объяснить зависимость ГИД селективности от наличия или отсутствия 

промотора можно, опираясь на работу [85]. 

 

Рисунок 1.18 ‒ Предполагаемые механизмы реакций ГДО декановой кислоты 

на непромотированном и промотированном кобальтом активных центрах. 

Адаптировано из [85]. 
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Согласно общепринятой модели активные центры на гранях MoS2 

представляют собой сульфидные вакансии S2- (рисунок 1.18). Первым этапом 

предполагаемого механизма является гетеролитическая диссоциация 

молекулы водорода H2 на гидрид металла (Mo-H) и SH-группу [125]. После 

чего происходит адсорбция декановой кислоты через карбонильную группу 

на анионную вакансию [120] с последующим протонированием ОК 

кислотной SH-группой и дальнейшим отщеплением молекулы воды с 

образованием карбокатиона. В зависимости от типа катализатора реакция 

может пойти по маршруту гидрирования или декарбонилирования. В случае 

непромотированного катализатора наиболее вероятно взаимодействие 

гидрид-иона Mo-H и карбокатиона с образованием октадеканаля и его 

последующего гидрирования до октадекана. Атом промотора Ni на NiMoS2 

фазе увеличивает электронную плотность на атомах серы [126, 127], из-за 

чего соседствующие с Ni атомы серы обладают более осно́вными свойствами 

по сравнению с непромотированными в MoS2, поэтому разрыв связи С-С 

может протекать после осно́вной атаки на атом водорода у углерода в β-

положении относительно атома углерода карбонильной группы. 

Кислородсодержащие соединения в процессе совместной гидроочистки 

растительного сырья и нефтяных фракций способны конкурировать с 

основными серосодержащими и ароматическими реактантами, проявляя тем 

самым ингибирующее влияние. Brunet с сотр. [128] показали, что 

кислородсодержащие соединения, в независимости от их природы (кислоты, 

фенолы или CO) ингибируют протекание реакций ГДС 4,6- ДМДБТ и ДБТ на 

CoMoS2/Al2O3 катализаторе. При этом ингибирующий эффект меняется для 

разных молекул гетероатомных соединений (рисунок 1.19). 
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Рисунок 1.19 ‒ ГДС ДБТ в присутствии кислородсодержащих соединений 

различной природы на CoMoS/Al2O3 катализаторе [129]. 

 

Из представленных кислородсодержащих соединений декановая кислота 

оказалась наиболее сильным ингибитором в силу более прочной адсорбции. 

Этот эффект основан на конкурирующей адсорбции серо- и 

кислородсодержащих соединений на активных центрах катализатора. 

Кислородсодержащие соединения оказывают влияние как на маршрут 

предварительного гидрирования ДБТ, так на маршрут прямого 

гидрообессеривания. Больший ингибирующий эффект декановая кислота и 

CO оказывают на маршрут прямой ГДС ДБТ [129]. 

 

 

 

1.2.3 Пакетная загрузка катализаторов для глубокой совместной 

гидропереработки растительного и нефтяного углеводородного сырья 

 

 

 

Для проведения глубокой гидродесульфуризации серосодержащих 

соединений смесевого сырья процесс совместной гидроочистки необходимо 

проводить в присутствии промотированных CoMoS2 или NiMoS2 
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катализаторов, обладающих наибольшей ГДС и ГДС активностью. Однако 

использование подобных каталитических систем с низкой ГИД 

селективностью в ходе ГДО растительного сырья приведет к образованию 

СО и СО2, которые, в свою очередь, будут ингибировать целевые реакции 

ГДС по ходу движения газо-продуктовой смеси в проточном реакторе со 

стационарным слоем катализатора. Невозможность использования 

непромотированных MoS2, способных гидрировать карбоксильные группы 

жирных кислот без образования ингибирующих веществ, обусловлена их 

низкой каталитической активностью в реакциях ГДС. Возможным вариантом 

решения данного противоречия может стать использование послойной 

загрузки промотированных и непромотированных катализаторов, при этом 

на верхнем слое необходимо использовать непромотированные сульфиды 

молибдена для селективного ГДО растительного компонента смесевого 

сырья, а вторым слоем использовать промотированные катализаторы для 

глубокой ГДС нефтяного углеводородного компонента. 

Создание многослойных каталитических систем направлено на 

обеспечение лучших результатов гидрооблагораживания нефтяных фракций, 

при этом каждый слой выполняет свою определенную функцию [130]. Как 

было показано ранее, серосодержащие соединения различных групп 

подвергаются реакции ГДС с разными скоростями. Производные ДБТ из-за 

влияния стерических затруднений относятся к наиболее трудноудаляемым 

соединениям. Катализаторы в многослойных системах располагают так, 

чтобы их активность увеличивалась от верхнего к нижнему слою (рисунок 

1.20, таблица 1.5) [131]. 
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Рисунок 1.20 ‒ Ранжированная загрузка верхней части катализаторного слоя 

[131]. 

 

Таблица 1.5 – Пример послойной загрузки верхней части катализаторного 

слоя (компания Haldor Topsøe) [131]. 

№ Катализатор 
Свободный 

объем, % 
Активность 

Размер частиц, 

 дюймы 

1 

ТК-10, инертный 

материал, таблетка 

 с 7 отверстиями 

55 нет 5/8 

2 ТК-711, кольца 53 низкая 3/16 

3 ТК-551, кольца 53 средняя 1/8 

4 ТК-573, трилистники 45 высокая 1/20 

 

Низкая активность верхнего слоя обусловлена тем, что при высокой 

активности катализатора могут протекать нежелательные реакции 

образования кокса и смол, полимеризации различных соединений, входящих 

в состав исходного сырья (олефины и меркаптаны). Иногда слои 

высокоактивных катализаторов гидроочистки разделяют межслойными 

зонами охлаждения для снижения риска протекания побочных реакций 

крекинга и увеличения межрегенерационный пробега катализатора [132]. 
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Обычно в качестве верхнего слоя используют CoMo/Al2O3 катализаторы, 

имеющие высокую активность в ГДС относительно легко удаляемых 

соединений, таких как тиофен и ДБТ. Для ГДС трудноудаляемых 

производных ДБТ рекомендуется использовать NiMo/Al2O3 катализаторы, 

обладающие более высокой гидрирующей способностью при повышенном 

давлении водорода [133, 134]. Еще одним вариантом может быть загрузка на 

верхний слой CoMo/Al2O3 катализатора, а на нижний – CoMo/Al2O3 

катализатора с добавкой цеолита NaY с редкоземельными элементами. Для 

предотвращения закоксовывания катализатора непредельными соединениями 

необходимо, в первую очередь, провести их гидрирование, и только после 

этого ГДС. Для получения ультрачистых дизельных топлив может быть 

использована система с CoMo/Al2O3 катализатором, над и под которым 

располагается NiMo/Al2O3 катализатор – сверху для гидрирования 

ненасыщенных соединений, а снизу для превращения ароматических 

соединений и производных ДБТ. 

Для защиты от закоксовывания, загрязнений и гидродинамического 

воздействия сырьевого потока используют катализаторы защитного слоя 

[135, 136]. Также как и внутренние устройства, они служат для равномерного 

распределение сырья по сечению реактора. Ранее применяли фарфоровые 

шары для защиты катализатора от ударного воздействия, но небольшой 

объём свободного пространства в слое шаров приводил к быстрому 

накоплению механических примесей и росту гидравлического сопротивления 

[137]. Увеличение гидравлического сопротивления внутри слоя шаров может 

происходить из-за накопления кокса, образованного за счет разложения 

неустойчивых соединений или полимеризации и конденсации ненасыщенных 

углеводородов. На смену фарфоровым шарам пришли керамические насадки 

различных форм с большим свободным объёмом внутри слоя. Защитный 

слой позволяет отфильтровывать частицы механических примесей, также 

обеспечивает частичную деметаллизацию и гидрирует наиболее 

реакционноспособные олефины и меркаптаны. 
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В работе [138] для процесса совместной гидроочистки смеси ПДФ и 10-

45 мас. % рапсового масла была предложена двухслойная каталитическая 

система из нанесенных катализаторов MoS2/Al2O3 и CoMoS2/Al2O3. Процесс 

ГДО рапсового масла происходит в слое MoS2/Al2O3 катализатора по 

маршруту гидрирования, с пониженным образованием СО и СО2, а ГДС 

серосодержащих соединений в слое CoMoS2/Al2O3 катализатора. Как 

следствие, низкие концентрации СО и СО2, в продуктах реакции позволяют 

достичь более глубокого ГДС дизельной фракции, а также избежать ряда 

технологических проблем, связанных с очисткой водородсодержащего газа и 

расхода водорода на конверсию СО и СО2 в метан. Использование данной 

ранжированной системы катализаторов позволяет увеличить выход 

дизельного топлива и снизить образование оксидов углерода, по сравнению с 

традиционными Co(Ni)MoS2/Al2O3 катализаторами [138]. 

Компанией Haldor Topsoe [139] разработана серия катализаторов, 

применяемых в качестве верхнего слоя ранжированной загрузки на 

установках гидроочистки дизельного топлива, перерабатывающих смеси 

дизельного и растительного углеводородного сырья. Так, например, 

катализатор TK-339 характеризуется высокой активностью в реакциях ГДО 

кислородсодержащего возобновляемого компонента смесевого сырья, но 

относительно низкой активностью в реакциях ГДС, гидродеазотирования и 

гидрирования, для уменьшения конкурирования с ГДО и возможного 

закоксовывания. Изучение различных механизмов гидропереработки 

биоресурсов позволило исследователям компании Haldor Topsøe разработать 

технологии контролирующие экзотермические эффекты, предотвращающие 

отравление катализаторов, а также снижающие степень их ингибирования 

выделяющимся CO и CO2. 
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1.3 Высокоактивные катализаторы гидроочистки на основе массивных 

сульфидов переходных металлов 

 

 

 

К концу XX века основные способы повышения активности 

каталитических систем, состоящих из нанесенных на Al2O3 сульфидов 

переходных металлов, промотированных Co или Ni, подошли к очередному 

пределу своих возможностей (по разным представлениям насчитывается 4-5 

различных поколений катализаторов гидроочистки). Решением данной 

проблемы стало создание технологий производства катализаторов, в которых 

большинство частиц активной фазы относятся к типу II (STARS® - Super 

Type II Active Reaction Sites компании Albemarle), рисунок 1.21. 

Преимуществом частиц активной фазы II типа, по сравнению с I типом, 

является меньшее взаимодействие с носителем из-за низкого количества 

связей O-Al-Mo, что позволяет достичь более высокой степени 

сульфидирования [140, 141], и как следствие обладать большей активностью 

по сравнению с активной фазой I типа. 

 

Рисунок 1.21 ‒ Сравнительный анализ развития катализаторов гидроочистки 

компанией Albemarle (адаптировано из [142]). 
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Следующим логичным шагом стало создание каталитических систем, 

лишенных носителя, т.е. полностью состоящих из активной фазы. 

Наибольшую известность получили полиметаллические (СоМо, NiМо или 

NiMoW) массивные высокодисперсные катализаторы серии NEBULA®, 

получаемые путем соосаждения соответствующих солей-предшественников. 

Следует отметить, что в СССР подобными работами занимались, начиная с 

70-х годов во ВНИИНП: катализатор гидрокрекинга ГКМ-21М по настоящее 

время успешно эксплуатируется в АО «АНХК» [143]. В работе [144] 

показано, что подобные катализаторы показывают высокую эффективность 

во многих типах гидропроцессов, таких как гидрогенизация, 

гидродесульфуризация, гидроизомеризация, гидродеазотирования, 

гидродеметаллизация, гидрокрекинг, гидродеароматизация. Высокая 

активность массивных Со(Ni)-Mo-W сульфидных катализаторов может быть 

связана со строением их предшественников, являющимися слоистыми 

гидротальцитоподобными соединениями общей формулы 

(NH4)a(X)b(Mo)c(W)dOz [145, 146, 147]. 

Дизельное топливо обычно получают из смеси прямогонной дизельной 

фракции и других нефтяных фракций, например, легких газойлей 

каталитического крекинга и коксования [110, 111]. В последние десятилетия 

из-за уменьшения количества легкой нефти и увеличения спроса на 

дизельное топливо все чаще добавляются фракции с высоким содержанием 

серы [148]. В то же время регулирование выбросов оксидов серы стало 

более жестким и текущее содержание серы для дизельного топлива 

составляет 10 ppm [149] (введено с 2016 года). Подобное строгое 

ограничение требует глубокой очистки путем гидродесульфуризации 

трудноудаляемых алкил-замещенных производных дибензотиофена, что 

вызывает большой интерес в исследовательском сообществе [150]. Среди 

всех возможных кандидатов катализаторы на основе массивного сульфида 

молибдена показывают хорошие характеристики с точки зрения активности 

и термостабильности по сравнению с традиционными нанесенными 
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сульфидными катализаторами [147]. Один из таких катализаторов, 

NEBULA, успешно применяется на нефтеперерабатывающих заводах, 

проявляя активность в 3-4 раза выше, чем обычные катализаторы [151]. 

Еще одной причиной для изучения ненанесенных катализаторов 

является возможность их применение в облагораживании тяжелых нефтей и 

остатков [152, 153]. Гидроочистка тяжелых фракций и остатков на обычных 

нанесенных катализаторах в реакторах с неподвижным слоем легко 

дезактивируются из-за образования отложений кокса на поверхности [153, 

154]. С другой стороны, ненанесенные катализаторы не обладают 

подобными проблемами с дезактивацией, поэтому они могут использоваться 

в качестве катализаторов в проточных реакторах. Кроме того, массивные 

катализаторы обладают более высокой каталитической активностью из-за 

высокой загрузки металлов и большой площади поверхности [155, 156]. Эти 

преимущества делают ненанесенные (массивные) катализаторы 

перспективными для использования в сларри процессах [157, 155]. 

 

 

 

1.3.1 Преимущества массивных сульфидных катализаторов 

гидроочистки 

 

 

 

Массивные сульфиды переходных металлов привлекают большое 

внимание в последние годы в качестве новых катализаторов гидроочистки и 

уже показали более высокую ГДС активность по сравнению с 

традиционными Co(Ni)Mo(W)Al2O3 катализаторами [158]. Eijsbouts и др. 

показали, что каталитические свойства массивного CoMoS2 катализатора 

значительно превосходят нанесенные CoMo/Al2O3 катализаторам в 

гидроочистке легкого газойля каталитического крекинга [151]. 
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Массивный NiMoW катализатор используется в промышленности под 

названием NEBULA [142, 159]. Активность NEBULA как минимум в три 

раза выше, чем у более ранних катализаторов гидроочистки, что может быть 

связано с более количеством активных центров на единицу объема 

катализатора [160]. Катализатор NEBULA был успешно использован для 

гидропроцессов, включая получение дизельного топлива со сверхнизким 

содержанием серы [161] и дистиллятов гидрокрекинга [160]. Благодаря 

высокой активности катализатор NEBULA можно использовать на уже 

существующих установках без необходимости постройки дополнительных 

блоков или увеличения рабочих давлений установок гидрообессеривания. 

Компании ExxonMobil и Albemarle недавно совместно разработали 

новый массивный катализатор Celestia, демонстрирующий значительный 

скачок активности в процессе гидроочистки и гидрокрекинга [162]. 

Активность катализатора Celestia позволяет проводить переработку тяжелых 

типов сырья с высоким концом кипения, высоким содержанием азота и 

серы. Дополнительным преимуществом нового катализатора является 

возможность получать дизельную фракцию из вакуумного газойля с 

последующим направлением остатка на каталитический крекинг. За 

последние три года ExxonMobil и Albemarle внедрили использование 

Celestia вместе с NEBULA и обычными катализаторами на 

производственных площадках ExxonMobil по всему миру. 

Показано, что каталитические свойства массивных MoS2 катализаторов 

в реакциях ГДС и ГИД существенно зависят от способа приготовления 

катализаторов [163]. Основное отличие массивных катализаторов от 

нанесенных, как следует из их названия, заключается в отсутствии носителя, 

что приводит к тому, что вся поверхность представляет собой MoS2 фазу. 

Однако, это же является и недостатком массивных катализаторов из-за того, 

что большая часть дисульфида молибдена находится в глубине фазы, а 

открытой для каталитических реакций остается относительно небольшая 

часть. Высокую площадь поверхности и большой объем пор можно 
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обеспечить путем синтеза массивного дисульфида молибдена, кристаллиты 

которого будут иметь высокую длину и число плит в кристаллите, но для 

максимальной каталитической активности необходимо оптимальное 

соотношение этих характеристик и высокая степень дисперсности. Поэтому 

необходимо провести обзор литературы для определения наиболее 

подходящего метода синтеза массивного катализатора с высокой площадью 

поверхности и хорошего соотношения морфологических характеристик. 

 

 

 

1.3.2 Способы приготовления массивных катализаторов 

 

 

 

Множество работ посвящено поиску методов синтеза массивных 

катализаторов с развитой поверхностью и значительным объемом пор. 

Сульфидирование оксидов. Получение сульфидов молибдена 

сульфидированием соответствующих оксидов является наиболее изученным 

и простым. Сульфидирование можно провести как чистым сероводородом, 

так и его смесью с водородом или каким-либо инертным газом. 

MoO3 + 3H2S = MoS2 + 3H2O + 1/8S8 

MoO3 + 2H2S + H2 = MoS2 + 3H2O 

Однако недостатком данного подхода является невозможность 

контролировать морфологию образующего сульфида. Также, на 

поверхности частиц оксидов происходит образование слоя из сульфида и 

для дальнейшего сульфидирования необходимо значительно повышать 

температуру. 

Синтез частиц MoS2 в мицеллярных растворах. Частицы MoS2 

получают в неводных растворах внутри обратных мицелл [164]. Раствор 
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солей молибдена (IV) смешивают с раствором, содержащим обратные 

мицеллы и раствором мицелл с сульфидирующим агентом в неполярном 

растворителе. Размер частиц варьируют с помощью различных ПАВ и их 

концентраций. 

Минусами такого метода синтеза является низкая механическая 

прочность полученного катализатора и использование дорогостоящих ПАВ. 

Интеркаляция, расслоение и самосборка. Кристаллиты сульфида 

молибдена состоят из одного или нескольких связанных между собой лишь 

силой Ван-дер-Ваальсового взаимодействия слоев MoS2. Поэтому с 

помощью n-BuLi (н-бутиллитий, C4H9Li) можно провести реакцию 

интеркаляции лития между слоями и после взаимодействия с водой 

получить раствор однослойного дисульфида молибдена. Далее после 

добавления различных коагулирующих органических агентов 

(положительно заряженных) происходит самосборка диспергированных 

однослойных плит дисульфида молибдена (отрицательно заряженных) [165, 

166] (рисунок 1.22). Данный метод интересен возможностью получать 

новые материалы, варьируя тип частиц, интеркалированных между слоями 

дисульфида молибдена. 

 

 

Рисунок 1.22 ‒ Принципиальная схема процесса интеркаляция-расслоение-

самосборка [165, 166]. 
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Разложение прекурсоров. MoS2 также может быть получение путем 

разложения прекурсоров, в состав которых уже входит сера и молибден, 

необходимые для образования целевой фазы. 

Впервые MoS2 путем разложения тетратиомолибдата аммония 

(NH4)2MoS4 был получен Берцелиусом [167]: 

(NH4)2MoS4 = MoS3 + 2NH3 + H2S 

2MoS3 = 1/8S8 + 2MoS2 

Однако и в наше время он является наиболее широко 

распространённым прекурсором для получения массивного дисульфида 

молибдена [168, 169]. Катализаторы, синтезированные путем термического 

разложения, обычно имеют 4-7 плит в кристаллите MoS2 и длину около 5-8 

нм. Дисперсность и каталитические свойства также лучше, чем у 

катализаторов, полученных газофазным сульфидированием оксидов. 

Эггерстени и Робертс [170] с помощью быстрого нагрева MoS3 до 450°С 

получили дисульфид молибдена с поверхностью 158 м2/г в то время как 

медленное нагревание приводит к образованию систем с поверхностью 

порядка 10-15 м2/г. 

Еще больше усовершенствовать массивные катализаторы можно, 

используя в качестве прекурсоров тиосоли с органическими лигандами [171, 

172]. Согласно [157], разложение тетраалкиламмониевых солей (NR4)2MoS4 

в токе газовой смеси сероводород/водород позволяет получить 

высокодисперсный катализатор. Коксообразные включения играют важную 

роль в стабилизации структуры катализатора [173]. Однако у подобного 

метода синтеза есть существенные недостатки, такие как токсичность и 

высокая стоимость реактантов, что ограничивает применимость и 

возможность масштабирования [163]. 

Гидротермальный синтез. Синтез в гидротермальных условиях 

является наиболее продвинутым и эффективным методом приготовления 

массивных катализаторов [174, 175, 176]. Синтез в гидротермальных 

условиях позволяет получить высокодисперсные и высокочистые сульфиды 
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молибдена. Свойства полученных катализаторов зависят от большого числа 

параметров, таких как pH среды, температуры, давления, концентрации и 

природы прекурсоров, продолжительности синтеза, давления. Наиболее 

благоприятные условия для получения MoS2 достигаются в слабокислой 

среде (pH≈3) [174]. В гидротермальном синтезе температура является 

ключевым фактором, определяющим образование центров кристаллизации и 

роста кристаллитов [174, 175]. 

Соосаждение солей-предшественников. Соли-предшественники 

растворяют в воде, затем добавляют органический растворитель, помещают в 

реактор и под давлением водорода проводят разложение при температуре 

350-400°С. После выдержки синтезированные массивные катализаторы 

фильтруют и промывают [177, 147]. 

К недостаткам метода следует отнести использование большого 

количества воды и использование токсичного гидроксида аммония для 

регулирования уровня pH, что значительно осложняет технологическую 

схему синтеза из-за необходимости рекуперации и регенерации компонентов 

и растворителей, а также высокую длительность синтеза (около 36 ч). 

Механохимическая активация. Заранее синтезированный порошок 

MoS2 загружается в вибромельницу и производится процесс 

механоактивацией в инертной среде, после чего катализатор высушивают, 

прокаливают и проводят повторное сульфидирование. Свойства полученного 

катализатора зависят от добавляемых полярных растворителей и режима 

механоактивации [178]. 

Основным недостатком данного метода синтеза массивного 

катализатора является наличие множества промежуточных стадий. 
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1.4 Заключение к обзору литературы 

 

 

 

Повышение требований к экологической чистоте нефтепродуктов вместе 

с необходимостью снижения выбросов парниковых газов усилили интерес к 

новым технологиям получения топлив с вовлечением возобновляемого 

сырья. Использование биодизеля первого поколения, представляющего собой 

смесь метиловых или этиловых эфиров жирных кислот, осложняется 

низкими эксплуатационными показателями данного вида топлив, такими как 

высокое содержание кислорода, низкая окислительная стабильность и низкий 

цетановый индекс. Одним из способов устранения этих недостатков является 

проведение реакций гидродеоксигенации и гидрирования биодизеля первого 

поколения с получением смеси нормальных алканов под названием грин-

дизель. Однако использование традиционных катализаторов гидроочистки на 

основе нанесенных сульфидов переходных металлов Co(Ni)MoS2/Al2O3 

может сопровождаться дезактивацией активной фазы и закоксовыванием, что 

приводит к потере каталитической активности. Решением данной проблемы 

может стать совместная гидроочистка нефтяного и растительного сырья на 

существующих установках НПЗ, но выделяющиеся в процессе сопереработки 

СО и CO2 приводят к ингибированию реакций гидродесульфуризации, 

вследствие чего разработка новых каталитических систем, селективных к 

пониженному образованию СО и CO2, является перспективным 

направлением. 

Массивные катализаторы обладают значительно более высокой 

активностью в реакциях ГДС и ГИД на единицу массы катализатора. 

Высокая гидрирующая активность массивных сульфидов молибдена делает 

их потенциально интересными для проведения процессов ГДО с высокой 

селективностью к образованию углеводородов без выделения СО и СО2 и со-

переработки смесевого нефтяного и возобновляемого сырья. 
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Использование массивных катализаторов в ГДО и совместной 

гидроочистке растительного и нефтяного углеводородного сырья системно 

не исследовалось, хотя многие методы синтеза каталитических систем на 

основе MoS2 с различной пористостью и размерами кристаллитов 

предложены. Поэтому значительный интерес представляет определение 

влияния морфологии наноразмерных частиц MoS2 на гидрокаталитические 

превращения гетероатомных и ароматических углеводородов в ГДО, ГДС и 

ГИД, а также совместное протекание указанных реакций. Также необходимо 

определить возможность создания ранжированной (послойной) пакетной 

каталитической системы из массивных и нанесенных MoS2-содержащих 

катализаторов для обеспечения наиболее полного протекания процесса 

совместной гидродеоксигенации-гидроочистки смесевого углеводородного 

сырья. 
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ГЛАВА 2. ОБЪЕКТЫ И МЕТОДЫ ИССЛЕДОВАНИЯ 

 

 

 

2.1 Приготовление массивных и нанесенных катализаторов 

 

 

 

В работе были использованы образцы массивных и нанесенных 

катализаторов, синтезированные в соответствии с описанными ниже 

методиками. 

Синтез нанесенных катализаторов. 

Носитель γ-Al2O3 готовили путем пептизации порошка псевдобемита 

AlOOH TH60 (Германия, Sasol) азотной кислотой и формования гранул в 

форме цилиндров методом экструзии. Экструдаты высушивали в муфельной 

печи при 80, 100 и 110°С в течение 2 ч и прокаливали со скоростью нагрева 1 

º/мин до 550°С в течение 2 ч [179]. Носитель с углеродным покрытием 

C2/Al2O3 синтезировали путем пиролиза смеси этиленгликоля и лимонной 

кислоты («х.ч.», Вектон, Россия) на оксиде алюминия в лабораторном 

проточном реакторе при 600ºC в потоке N2 в течение 2 ч [179]. Содержание 

углерода было задано на уровне 2 мас. % и контролировалось методом СТА-

ТГА на приборе NETZSCH STA 449 F3 Jupiter (корундовый тигель с 

крышкой, поток воздуха 100 мл/мин, нагрев со скоростью 10 ºС/мин до 600 

ºС), а также CHNS анализаторе. 

Катализаторы CoMoS2/Al2O3, CoMoS2/С/Al2O3 и NiMoS2/Al2O3 

готовили методом однократной пропитки Al2O3 или С/Al2O3 носителя по 

влагоемкости пропиточным раствором, содержащим рассчитанные 

количества 12-молибдофосфорной гетерополикислоты H3PMo12O40×5H2O 

(«ч.д.а», Вектон, Россия) и цитрата кобальта («ч.д.а», Вектон, Россия) или 
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никеля («ч.д.а», Вектон, Россия), соответственно. Расчетное содержание 

молибдена в катализаторах в пересчете на MoO3 составляло 12 мас. % для 

NiMoS2/Al2O3 и CoMoS2/Al2O3. Также были синтезированы 

непромотированные катализаторы с содержанием молибдена в пересчете на 

MoO3 12, 19 (12-MoS2/Al2O3 и 19-MoS2/Al2O3) и 26 мас. % для MoS2/Al2O3 и 

MoS2/C/Al2O3. После пропитки все синтезированные катализаторы сушили 

при температурах 80, 100 и 110°С по 2 ч. Содержание металлов в готовых 

катализаторах определяли с помощью рентгенофлуоресцентного анализатора 

EDX800HS. Для дальнейшего определения физико-химических свойств, 

катализаторы сульфидировали в токе смеси H2S/H2 (10 % об. H2S) при 

температуре 400°С в течение 4 ч. 

Синтез массивных катализаторов. 

Серия массивных катализаторов была синтезирована с применением 

различных методов и условий активации. Основным прекурсором служил 

тетратиомолибдат аммония (NH4)2MoS4 (ТТМА), полученный пропусканием 

сероводорода через раствор парамолибдата аммония (NH4)6Mo7O24×4H2O 

(ПМА, «ч.д.а», Вектон, Россия) в течение 5 ч при комнатной температуре 

[180]. Выпавшие темно-красные кристаллы были отфильтрованы, промыты 

этанолом и хранились в холодильнике. Состав и структура полученных 

кристаллов были подтверждены элементным и РФА анализами. Разложение 

ТТМА проводили в кварцевом реакторе, помещенном горизонтальную печь, при 

температуре 400° C в течение 5 ч. В токе газовой смеси H2S/H2. Полученный 

черный порошок после активации был обозначен как Ref-MoS2 катализатор и 

использовался в качестве образца сравнения массивного MoS2 катализатора, 

синтезированного без каких-либо добавок [181]. 

Для синтеза массивных катализаторов был использован метод удаления 

матрицы носителя из нанесенных образцов с помощью плавиковой кислоты. 

Перед синтезом массивных катализаторов образцы нанесенных катализаторов 

активировали сульфидированием в потоке газа 60 мл / мин 15 об. % H2S / H2 и 

при температуре 400°C в течение 4 ч. Процесс травления HF («х.ч.», Вектон, 
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Россия) проводился следующим образом [182]: 10 г сульфидированного 

катализатора MoS2/Al2O3 или MoS2/C/Al2O3, 193 г HF (45 мас. %) и 474 мл 

деионизированной воды помещали в пластиковую бутыль. Раствор 

перемешивался в течение 4 ч при 40°С с образованием черной суспензии, после 

чего твердые частицы отделяли фильтрованием. Твердый остаток промывали 

деионизированной водой и ацетоном. Полученные катализаторы были 

обозначены как Et-MoS2 и Et-MoS2/C, соответственно. Аналогичным способом 

был приготовлен массивный катализатор Et-MoS2-Ind из отработанного 

промышленного CoMoS2/Al2O3 катализатора гидроочистки дизельных фракций, 

содержащего 7 % масс. углерода (рисунок 2.1). 

 

 

Рисунок 2.1 ‒ Синтез массивных катализаторов методом удаления матрицы 

носителя с помощью плавиковой кислоты 

 

В автоклав из нержавеющей стали объемом 300 мл помещали ТТМА (2,5 

г), 50 мл гексадекана («ч.д.а», Вектон, Россия) и 150 мл воды. Затем автоклав был 

герметично закрыт и выдерживался при 350°C и при 4 или 14 МПа водорода в 

течение 1 часа при интенсивном перемешивании. После нагревания автоклав 

охлаждали естественным путем. Полученные черные порошки отфильтровывали 

и промывали водой и ацетоном. Полученные образцы были обозначены как 4-

MoS2 и 14-MoS2, соответственно. 

Et-MoS2

Отработанный

промышленный 
катализатор ГО

Вытравливание HF 

4 ч, 40°C

Et-MoS2-Ind

Et-MoS2/C

Пропитывание

H3PMo12O40·3H2O

Al2O3

C/Al2O3

Углерод

MoS2/Al2O3

MoS2/C/Al2O3

Углерод

Al2O3

C/Al2O3

Углерод

Сульфидирование

H2/H2S , 400 °C

Фильтрование



64 

 

 

Несколько различных ПАВ были опробованы в качестве текстурных 

агентов. К 50 мл деионизированной воды, содержащей 6 г ТТМА (0.023 

моль), добавляли раствору 11.17 г неионогенного поверхностно-активного 

вещества Triton X114 («Sigma-Aldrich», не менее 99 масс.%) и 14.91 г 

гексадециламина C16H36N («Sigma-Aldrich», не менее 99 масс.%) [183, 184]. 

Полученный раствор переносили в автоклав и продували H2, чтобы удалить 

возможные следы кислорода. Затем в автоклаве повышали давление 

водорода до 3.1 МПа, и нагревали до 350 °C со скоростью 10 °C/мин и 

перемешивании 300 об/мин и выдерживали в течение 1 ч. Полученный 

темный осадок отделяли фильтрованием и промывали ацетоном. Катализатор 

был обозначен как Trit-MoS2. Подобный синтез был повторен с хитозаном 

(«Sigma-Aldrich», не менее 99 масс.%), и полученный катализатор был 

обозначен как Chit-MoS2. 

Для приготовления «FeS» зерен для синтеза массивного MoS2/FeS 

катализатора по методу ядро-оболочка к раствору Fe(NO3)39Н2О («ч.», 

Вектон, Россия) добавили 50 мл сульфида аммония (20 мас. % (NH4)2S в 

гидроксиде аммония) и 50 мл этиленгликоля. Отдельно растворили 3.2 г 

элементарной серы в 50 мл этиленгликоля. Смесь нагревали до 196 °С при 

перемешивании в течение 1 ч. Затем раствор 1.75 г гептамолибдата аммония 

в 50 мл этиленгликоля и суспензию с зернами «FeS» нагревали до 180 °С и 

быстро добавляли к раствору элементарной серы. Реакционную смесь 

кипятили с обратным холодильником в течение 1 часа и охлаждали до 

комнатной температуры. Черный порошок отделяли фильтрованием и 

промывали теплым ацетоном для удаления непрореагировавшей серы. 

Предшественник катализатора MoS2/FeS активировали по стандартной 

методике. 

Все полученные образцы массивных катализаторов хранили в 

герметичных емкостях в холодильнике для предотвращения окисления. 

Перед определением физико-химических свойств и каталитической 

активности образцы активировали в одинаковых условиях H2S/H2 при 400 ºС. 
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2.2 Определение физико-химических свойств синтезированных 

катализаторов 

 

 

 

Содержание углерода, водорода, азота и серы в полученных нанесенных 

и массивных катализаторах определяли с помощью элементного анализатора 

PE 2400-II Perkin Elmer методом объемного элементного анализа (CHNS) в 

соответствии с ASTM D 5373. 

Содержание металлов в синтезированных нанесенных и массивных 

катализаторах контролировали на рентгено-флюоресцентном анализаторе 

EDX800HS1 Shimadzu (Япония). 

Текстурные характеристики полученных катализаторов были 

определены методом низкотемпературной адсорбции N2 на адсорбционном 

порозиметре2 Quantochrome Autosorb-1. Удельная площадь поверхности 

рассчитывалась при относительном парциальном давлении Р/Р0 0.05 – 0.3 по 

модели Брунауэра-Эммета-Тэллера (БЭТ). Распределение пор по размерам и 

общий объем пор рассчитывали по десорбционной кривой с использованием 

модели Баррета-Джойнера-Халенды (BJH). 

Определение фазового состава синтезированных катализаторов 

проводили с помощью рентгеновского дифрактометра ARLX’TRA (CuKα, λ 

= 1.54 Å, 38 мA, скорость сканирования 2 град/мин, 43 кВ). На основании 

полученных дифрактограмм с использованием уравнения Дебая-Шеррера 

были рассчитаны значения длин кристаллитов и числа плит в кристаллите. 





cos*




k
D       (2.1) 

где D – размер частиц, Å; λ – длина волны рентгеновского излучения;  

                                                 
1 Автор благодарит м.н.с. А.В. Моисеева (СамГТУ) за анализ образцов катализаторов на рентгено-

флуоресцентном анализаторе. 
2 Автор благодарит н.с., к.х.н. А.В. Можаева (СамГТУ) за анализ образцов катализаторов методом 

низкотемпературной адсорбции азота и ТПВ 
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θ – дифракционный угол; β– угловая длина; k – фактор формы. Значение D110 

перпендикулярно базальной оси соответствует длине кристаллита L . На 

основании размера частиц вдоль оси D002 и межплоскостного расстояния, 

равного 6.17 Å, было рассчитано среднее значение числа плит MoS2 в 

кристаллите N : 

17.6
002D

N        (2.2) 

С помощью фотоэлектронного спектрометра Axis Ultra DLD3 (AlKα, hν=1486.6 

эВ, Kratos) проводили исследование катализаторов методом рентгеновской 

фотоэлектронной спектроскопии. По положению пиков основных уровней Au4f7/2 

(84.0 эВ) и Cu2p3/2 (932.67 эВ была откалибрована шкала энергий связи (Есв). Для 

закрепления образцы наносились на двухсторонний проводящий скотч. 

Возникающий в процессе фотоэмиссии электронов эффект подзарядки 

минимизировался путем облучения поверхности образца медленными электронами 

специальным источником. Линия C1s (284.8 эВ) от углерода, присутствующего на 

поверхности катализатора, использовалась для калибровки. Для обзорного спектра 

шаг по энергии составлял 1 эВ, а для отдельных линий C1s, Al2p, Co2p, S2p, Mo3d 

использовался шаг в 0.1 эВ. Методом РФЭС также был определен состав частиц на 

поверхности катализаторов. Деконволюцию РФЭ-спектров для расчета содержания 

Мо и других частиц проводили с использованием программы CasaXPS. 

Фотоэлектронный спектр каждого металла раскладывали на главный пик и сателлиты 

с учетом параметров, установленных ранее в работах [185, 186], и анализов отдельных 

сульфидных и оксидных монометаллических катализаторов [187], при этом 

относительная площадь, энергия связи и ширина пика на половине высоты 

математически связаны с соответствующими характеристиками главного пика. 

ТПВ проводили на приборе TPDRO 1100, оснащенном детектором по 

теплопроводности. Перед проведением анализа образец катализатора 

прокаливали в токе аргоне при 300°С в течение 1 ч, образующаяся вода 

                                                 
3 Автор благодарит в.н.с., к.х.н. К.И. Маслакова (Химический факультет МГУ им. М.В. Ломоносова) за 

анализ образцов катализаторов методом РФЭС 
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поглощалась гранулированным NaOH. Анализ проводили при следующих 

параметрах: смесь 5 % об. Водорода в аргоне с объемной скоростью потока 

30 мл/мин, температура от 25 до 850°С, скорость нагрева 100°С/мин. 

Катализаторы анализировали методом ПЭМ ВР на приборе Tecnai G2 

20 c LaB6 катодом при ускоряющем напряжении 200 кВ. Образцы 

катализаторов наносили на углеродную пленку, расположенную на медной 

сетке. Снимки ПЭМ ВР получали при увеличении около 200000 в условиях 

недофокусировки без объективной апертуры (фазовый контраст). 10-15 

репрезентативных ПЭМ снимков каждого катализатора с примерно 500 

кристаллитами MoS2 были визуально изучены для определения 

усредненных морфологических характеристик частиц активной фазы, а 

также, основываясь на гексагональной модели MoS2 [188], была рассчитана 

дисперсность D с использованием формул, представленных в таблице. 2.1. 

 

Таблица 2.1 – Формулы и определения для расчета геометрических 

характеристик частиц активной MoS фазы [188, 189] 

Обозначение Определение Формула для расчета 

L  

Средняя длина частиц активной 

фазы ( il - длина i-ого 

кристаллита; n – общее число 

кристаллитов) 

L =
n

li
 (2.3) 

N  

Среднее число слоев в 

кристаллите MoS2 ( in -число 

частиц с iN  слоев) 

N =
n

Nn ii
 (2.4) 

ni 
Число атомов Mo вдоль одной 

стороны кристаллита 
ni=

2

12,3/10  L  (2.5) 

Mоe 
Число атомов Mo на ребрах 

среднего кристаллита MoS2  
Mоe=  Nni 126   (2.6) 

Mоc Число атомов молибдена на Mоc= N6  (2.7) 
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углах кристаллита MoS2 

MоT 
Общее число атомов Mo в 

частице активной фазы 
MоT=  Nnn ii 133

2
  (2.8) 

D 
Дисперсность частиц активной 

фазы 
D=

T

ce

Mo

MoMo 
 (2.9) 

 

 

2.3 Методы исследования каталитических свойств 

 

 

 

Каталитические свойства массивных и нанесенных катализаторов 

исследовали следующим образом: 

­ в гидродесульфуризации ДБТ и гидрировании нафталина; 

­ в гидродеоксигенации ОК; 

­ в модельных реакциях гидрогенолиза кислород- и серосодерщих 

соединений и их смесей; 

­ в процессе совместной гидроочистки ПДФ и ОРМ; 

 

 

 

2.3.1 Определение ингибирующего влияния кислородсодержащих 

соединений на протекание реакции гидродесульфуризации 

дибензотиофена и гидрирования нафталина 

 

 

 

Каталитические испытания проводили в проточной установке c 

микрореактором под давлением водорода (рисунок 2.2). 
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Рисунок 2.2 ‒ Схема проточной установки с микрореактором 

1 – баллон с Н2; 2 – редуктор регулировки давления после себя; 3 – бюретка с 

сырьем; 4 – насос высокого давления; 5 – манометр показывающий давление Н2 

в системе; 6 – реактор; 7 – водяной холодильник; 8 – фильтр очистки газов; 9 – 

сепаратор высокого давления (СВД); 10 – сепаратор низкого давления (СНД); 

11 – манометр для контроля выгрузки из сепаратора ВД; 12 – редуктор 

регулировки давления до себя; 13 – ротаметр; 14 – пробоприемник; 15 – вентиль 

для входа Н2; 16 – вентиль для подачи сырья; 17 – вентиль для промывки 

насоса; 18 – вентиль для выгрузки из СВД; 19 – вентиль для выгрузки из СНД. 

 

В трубчатый реактор с внутренним диаметром 8 мм загружали 0.2± 

0.0005 г катализатора (фракция 0.25–0.5 мм), разбавленного карбидом 

кремния в соотношении 1:2. Сырье подавалось насосом (4) из мерной 

бюретки (3) в реактор (6) и смешивалось с водород, подаваемым через 

редуктор (2) из баллона (1). Смесь жидких и газообразных продуктов 

охлаждалась водяным холодильником (7) и поступала в сепаратор высокого 

давления (9), после чего выгружалась из сепаратора низкого давления (10). 

Эксперименты выполняли при постоянном содержании ДБТ (2 масс. %), 
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нафталина (3 масс. %) и диметилдисульфида (1 масс. % серы), варьируя лишь 

концентрацию додекановой кислоты (0, 0.6, 1, 3 и 5 мас. %) или гваякола (0, 

1, 3 и 5 мас. %). Условия гидроочистки: температура 340°С, давление 3.0 

МПа, объемная скорость подачи сырья 17 ч–1, соотношение  

Н2:сырье = 700 нл/л. Отбор проб катализата из сепаратора низкого давления 

проводили в течение 10-12 ч для оценки дезактивации с интервалом в 1 ч. 

Анализ химического состава проводили на газовом хроматографе Кристалл-

5000 (капиллярная колонка OV-101). Расчет составов выполняли методом 

внутренней нормализации с учетом суммы площадей образовавшихся 

продуктов, исходных веществ и внутреннего стандарта – н-гексадекана. 

Продукты реакции идентифицировали методом хромато-масс-спектрометрии 

на приборе GCMC-QP2010 Ultra (Shimadzu). Все исследованные 

каталитические системы показывали стационарные значения активности и 

селективности после 5 – 6 ч ведения процесса. 

Селективность маршрутов декарбонилирования и декарбоксилирования 

по отношению к гидрированию в ГДО додекановой кислоты SС11/С12 (рисунок 

2.3 [190]) оценивали по формуле: 

додекан

ундеценундекан

С11/С12
C

CC
S


      (2.10) 

где Cундекан, Cундецен, Cдодекан – содержание ундекана, ундецена и додекана, 

соответственно, масс. %. 

 

 

Рисунок 2.3 ‒ Схема ГДО додекановой кислоты 

 

ГИД

ДЕК
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Конверсию гваякола xГва рассчитывали по формуле:  

0

Гва Гва
Гва 0

Гва

100%
C C

x
C


  ,    (2.11) 

где 0

ГваC  – концентрация гваякола в модельной смеси, % масс.;
 

GuaC  – 

концентрация гваякола в продуктах реакции, % масс. 

Степень удаления кислорода xHDO оценивали как конверсию гваякола и 

кислородсодержащих продуктов реакции ГДО (рисунок 2.4) [191]: 

%,100
2

))(2(
1

0

Gua

MeCatCatGuaCycCrePhOH

HDO 



















n

nnnnnn
x   (2.12) 

где 0

Gua
n  и 

Gua
n – количество гваякола в сырье и продуктах, моль; PhOHn , Cren , 

Cycn , 
Catn , 

MeCat
n  – количество фенола, крезолов, циклогексанола, пирокатехина 

и метилпирокатехина в продуктах, соответственно, моль. 

 

 

Рисунок 2.4 ‒ Схема основных маршрутов реакции ГДО гваякола. 

 

Селективность протекания реакций ГДО SPhe/Cat была рассчитана как 

отношение продуктов, образованных путем гидрогенолиза Саром-O связей 
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(фенол, крезолы, бензол, циклогексанол, цикглокегсен и циклогексан) к 

концентрации пирокатехина и его производных (рисунок 2.4) с 

использованием следующего уравнения [192]: 

MeCatCat

HCycCrePhe

Phe/Cat
CC

CCCC
S




 ,    (2.13) 

где CPhe, CCre, CCyc and CH – концентрации (мол. %) фенола, крезолов, 

циклогексанола и продуктов, не содержащих кислород (бензол, циклогексен 

и циклогексан), соответственно; CCat, CMeCat – концентрация (мол. %) 

пирокатехина и метилпирокатехина в гидрогенизате. 

Константы скорости ГДС ДБТ, ГИД нафталина и ГДО гваякола и 

додекановой кислоты, рассчитывали по уравнению псевдопервого порядка, 

учитывая многократный избыток водорода [193]: 

)100/1ln( x
W

F
k  ,     (2.14) 

где F – расход компонента (ДБТ, гваякол, нафталин, додекановая кислота), 

г/с; W – масса катализатора, г; x– конверсия компонента или степень ГДО, %. 

 

 

 

2.3.2 Каталитические свойства в модельных реакциях гидрирования и 

гидрогенолиза сера-, кислородосодержащих соединений 

 

 

 

Исследование каталитической активности синтезированных образцов 

массивных катализаторов на основе сульфидов переходных металлов 

проводили в автоклаве R-201(рисунок 2.5). 
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Рисунок 2.5 ‒ Автоклав R-201 для исследования каталитической активности 

синтезированных образцов. 

 

Реактор автоклава снабжен мешалкой с магнитной муфтой, 

предназначенной для работы во взрывопожароопасных и токсичных средах, а 

также при производстве материалов повышенной чистоты, поскольку 

отсутствует необходимость применять смазочные материалы внутри 

перемешивающего устройства. На крышке реактора размещены выпускные и 

впускные вентили, а также предохранительный клапан, манометр и 

электронный датчик давления. 

Автоклав может быть использован для проведения различных 

химических процессов при температуре до 550°С и давлении до 220 бар. В 

зависимости от требуемых условий процесса, нужная температура внутри 

рубашки задается при помощи электрического нагревателя (максимально 

возможная температура 6000С), управление которым осуществляется с 

помощью специального блока контроля. Охлаждающий змеевик служит для 

быстрого охлаждения при переходе с одной рабочей температуры на другую, 
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а также для предотвращения перегрева системы в случае возникновения 

неполадок. Отбор жидких проб катализата осуществляется с помощью 

трубки пробоотборника с фильтром на конце для предотвращения попадания 

частиц катализатора в систему. 

Каталитические свойства синтезированных образцов исследовали в 

реакциях гидрогенолиза модельных гетероатомных соединений: ГДС ДБТ и 

ГДО ОК. В автоклав загружали 0.25 г исследуемого образца катализатора и 

150 мл модельной смеси. В качестве сырья использовали смесь ОК (5 мас. 

%), диметилдисульфида (1 мас. % серы) в толуоле, внутренним стандартом 

являлся изооктан (1 мас. %) или смесь ДБТ (0,86 мас. %) в толуоле, 

внутренним стандартом являлся гексадекан (1 мас. %). Сульфидирование 

образцов катализаторов проводили в отдельном проточном кварцевом 

реакторе газовой смесью H2S/H2 (10 % об. H2S) при 400°С в течение 4 ч, 

после чего катализатор выгружался в реакционную смесь в главбоксе без 

контакта с воздухом, после чего система продувалась 8 раз водородом для 

удаления следов кислорода. Каталитические испытания проводили при 

Т=300°С, P =6.0МПа и скорости перемешивания 300 об/мин. Отбор жидких 

образцов катализата осуществляли каждый 1 ч в течение примерно 10 ч с 

последующей идентификацией их химического состава методом газо-

жидкостной хроматографии (ГЖХ) на хроматографе «Кристалл-5000» 

(кварцевая капиллярная колонка с привитой фазой OV-101). Продукты 

реакции идентифицировали по временам удерживания коммерчески 

доступных соединений и методом хромато-масс-спектрометрии на приборе 

Shimadzu GCMS-QP2010 Ultra. 

Константу скорости ГДС ДБТ рассчитывали по уравнению 

псевдопервого порядка, учитывая избыток H2: 

)100/1ln( ГДС

кат

ДБТ

ГДС x
tm

m
k 


 ,    (2.15) 

где mДБТ – масса ДБТ, г; mкат – масса катализатора, г; xГДС – конверсия ДБТ, 

%; t – время контакта, с. 
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Продуктами ГДС ДБТ были бифенил, образующийся по маршруту 

прямого обессеривания ДБТ, а также циклогексилбензол и дициклогексил, 

которые образуются по маршруту предварительного ГИД, как показано на 

рисунке 2.6. 

Рисунок 2.6 ‒ Схема ГДС дибензотиофена 

(ДБТ – дибензотиофен; ТГДБТ – тетрагидродибензотиофен;  

БФ – бифенил; ЦГБ – циклогексилбензол; ДЦГ – дициклогексил). 

 

Коэффициент селективности маршрута предварительного 

гидрирования реакции ГДС ДБТ SГИД/(ГИД+ГДС) рассчитывали по следующему 

уравнению: 

ЦГБ ДЦГ

ГИД/(ГИД+ГДС)

БФ ЦГБ ДЦГ

С С
S

С С С




 
     (2.16) 

где СЦГБ, СДЦГ, СБФ – содержание в продуктах реакции циклогексилбензола, 

дициклогексила и бифенила, соответственно (мол. %). 

Частоту оборотов (TOF) (с-1) в исследуемых реакциях на активных 

центрах катализаторов определяли по формуле: 

Dtn

xn
TOF

Mo 




ДБТДБТ

ГДС      (2.17) 

ГДС

БФ

Медленно

ДЦГ

ДБТ

ЦГБ

Быстро

ТГДБТ

ГИД
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где t – время контакта, при котором конверсия ДБТ составляла 10% (с), xДБТ – 

конверсия ДБТ в момент времени t, nДБТ – количество ДБТ в момент времени t 

(моль), nMo – количество молибдена в катализаторе, D – дисперсность частиц 

MoS2. 

В ГДО ОК селективность SГИД/(ГИД+ДЕК) рассчитывали как долю 

продуктов, полученных по маршруту ГИД, от суммы концентраций 

продуктов, образованных как путем декарбоксилирования или 

декарбонилирования, так и ГИД (рисунок 2.7), по следующей формуле: 







1718

18

ДЕК)ГИД/(ГИД
СC

C
S     (2.18) 

где  18C  – суммарное содержание C18 углеводородов (мол. %), образованных 

по маршруту ГДО;  17C  – суммарное содержание C17 углеводородов (мол. 

%), образованных по маршруту декарбонилирования и декарбоксилирования. 

 

Рисунок 2.7 ‒ Основные маршруты реакции ГДО ОК 

(пунктиром показан маршрут ДЕК, а прямой линией – маршрут ГИД). 

 

Степень удаления кислорода xГДО (%) оценивали как отношение суммы 

углеводородов без кислорода, к исходному количеству ОК: 
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%,100
0

ОК

Н

ГДО 


n

n
x      (2.19) 

где 0

ОКn  – количество ОК в сырье, моль; nH – количество соединений, не 

содержащих кислород, моль. 

Константу скорости ГДО ОК рассчитывали по уравнению: 

)100/1ln( ГДО

кат

OK
ГДО x

tm

m
k 


 ,    (2.20) 

где mОК – масса ОК, г; mкат – масса катализатора, г; xГДО – степень удаления 

кислорода, %; t – время контакта, с. 

Активность катализаторов изучали также в проточной установке c 

микрореактором в совместно протекающих реакциях ГДО гваякола 

(модельного соединения бионефти) или додекановой кислоты, ГДС ДБТ и 

ГИД нафталина в присутствии массивного и нанесенных катализаторов для 

определения конкурентного ингибирующего влияния кислородсодержащих 

соединений на протекание целевых реакций ГДС и ГИД. Кажущиеся 

константы адсорбции находили, используя модель Ленгмюра-Хиншельвуда. 

 

 

 

2.3.3 Гидроочистка смеси дизельной фракции и отработанного 

растительного масла 

 

 

 

Лучшие катализаторы тестировали в гидроочистке ПДФ (9600 ppm S) и 

совместной гидроочистке смеси ПДФ и свежего или отработанного 

подсолнечного масла (до 25 % масс.) в условиях лабораторной проточной 

установки. 

Сульфидирование синтезированных катализаторов проводили в условиях 

лабораторной проточной установки, состоящей из блока подготовки сырья и Н2, 
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реакторного блока и блока стабилизации (рисунок 2.8). Комплектация и уровень 

автоматизации установки позволяют определять основные свойства 

катализаторов: активность, селективность и стабильность в процессе 

гидроочистки нефтяных фракций и остатков, а также моделировать различные 

условия процессов и технологические схемы. Водород из баллона через 

запорный вентиль ВЗ.1, регулятор давления РПС. 1, запорный вентиль ВЗ.2 и 

противопыльный фильтр подается на регулятор расхода газа РРГ1. Далее 

водород через запорный клапан ВЗ.3, через обратный клапан (ОК), 

предохранительный клапан (ПК) смешивается с сырьем, поступающим из 

сырьевой емкости с помощью жидкостного насоса. Водородо-сырьевая смесь 

поступает в реакторный блок, состоящий из реактора, электрической печи 

(трехзонной) и системы обратных клапанов. Реакторный блок снабжен 

контролирующей термопарой, расположенной в слое катализатора. Для лучшей 

теплопередачи от стенки реактора к сырью в испарителе сделаны специальные 

каналы, увеличивающие поверхность теплообмена для испарения, подогрева и 

перемешивания исходных реагентов. В верхней части реактора расположен 

слой инертного материала для дальнейшего испарения сырья и смешения его 

паров с водородом. В средней зоне реактора размещается катализатор, 

разбавленный карборундом. Блок разделения продуктов состоит из 

прямоточного холодильника, сепаратора высокого давления и сепаратора 

низкого давления. После разделения продуктов в сепараторе высокого давления 

конденсат сливается через регулирующий клапан КР.2 в сепаратор низкого 

давления СНД. Газовые продукты выходят из сепаратора высокого давления 

СВД через боковой штуцер, клапан запорный КЗ.2, редуктор обратного 

давления РДС, поступали в трёхходовой вентиль, с помощью которого часть 

газовых продуктов отправлялись на анализ в газовый хроматограф, остальное в 

абсорбер, газовый счетчик для контроля выходящего газа и, далее, в вытяжную 

вентиляцию. Абсорбер заполнен 15% раствором NaOH. Из нижней части 

сепаратора низкого давления периодически отбирался гидрогенизат для анализа. 
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Рисунок 2.8 ‒ Технологическая схема проточной установки испытания катализаторов гидроочистки 
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Испытания проводили при температуре 340°С; давлении Н2 4 ‒ 5 МПа; 

ОСПС 1, 2, 4 и 7 ч-1; соотношении Н2/сырье 500 нл/л; объеме загруженного 

катализатора (пакета катализаторов) 4 см3. Содержание серы в гидрогенизатах 

определяли с помощью анализатора Multi EA 5000. 

 

 

Рисунок 2.9 ‒ Схема послойной загрузки реактора 

 

Наличие остаточных триглицеридов в гидрогенизатах определяли 

методом ИК-спектроскопии на приборе Avatar 360. Для определения 

оптимального типа катализатора и способа загрузки реактора было 

проведено 5 отдельных экспериментов (рисунок 2.9): 1) загрузка массивного 

катализатора Et-MoS2-Ind; 2) загрузка катализатора CoMoS2/Al2O3, 3) 

загрузка катализатора NiMoS2/Al2O3, 4) загрузка Et-MoS2-Ind на верхний слой 

и CoMoS на нижний слой в объемном соотношении 1/3, 5) загрузка Et-MoS2-

Ind на верхний слой и NiMoS на нижний слой в объемном соотношении 1/3. 
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2.4 Методы исследования сырья и продуктов 

 

 

 

Качественный и количественный состав продуктов реакций определяли 

по временам удерживания коммерчески доступных веществ методами на 

капиллярной колонке с привитой фазой OV-101 хроматографа “Кристалл-

5000” и хромато-масс-спектрометре GCMS-QP2010 Ultra. 

Анализ состава углеводородного газа проводили на программно-

аппаратном комплексе Хроматек-Аналитик на базе газового хроматографа 

«Кристалл-5000.2». Хроматограф оснащен двумя капиллярными колонками 

Supel-Q™ PLOT и Carboxen™ 1010 PLOT с детекторами по 

теплопроводности. 

Для гидрогенизатов и исходного сырья и определяли фракционный 

состав, содержание серы, плотность, температуру застывания, температуру 

вспышки в закрытом тигле, кинематическую вязкость, содержание 

ароматических углеводородов. Пикнометрическим методом при 20 0С 

определяли плотность [194]. 

Фракционный состав – на приборе APHC-9 в соответствии с [195]. 

Содержание насыщенных, моно-, ди- и триароматических соединений в 

образцах определяли методом ВЭЖХ на приборе Prominence 20 и на 

спектрофотометре UV-1700 [196]. Разделение ВЭЖХ проводили на колонке 

со сверхсшитым полистиролом, в качестве подвижной фазы использовали 

смесь изопропанол – дихлорметан 4:1. Детектирование проводили на 

рефрактометрическом и УФ-детекторах (λ = 254 нм). 

Содержание серы определяли на рентгенофлуоресцентном 

энергодисперсионном спектрометре EDX800HS. Для количественного 

определения микросодержаниий азота и серы использовали анализатор Multi 

EA 5000. Температуру застывания определяли по ГОСТ 20287-91 [197]. 
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Определение жирнокислотного состава проводили путем 

переэтерификации ОРМ метиловым спиртом и последующим анализом 

образовавшихся метиловых эфиров жирных кислот на хромато-масс-

спектрометре GCMS-QP2010 Ultra (колонка Restek Rtx-5ms, гелий). 

Молекулярно-массовое распределение алканов было определено на 

хроматографе Хроматэк-Кристалл 5000 (колонка HP-ULTRA 2). 
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ГЛАВА 3. ИЗУЧЕНИЕ РЕАКЦИЙ ГИДРОГЕНОЛИЗА КИСЛОРОД- И 

СЕРОСОДЕРЖАЩИХ СОЕДИНЕНИЙ В ПРИСУТСТВИИ 

МАССИВНЫХ И НАНЕСЕННЫХ СУЛЬФИДНЫХ КАТАЛИЗАТОРОВ 

 

 

 

Каталитические свойства массивных и нанесенных MoS2-содержащих 

катализаторов зависят как от их текстурных свойств, так и от морфологических 

характеристик MoS2 частиц активной фазы. Настоящая глава посвящена 

изучению влияния метода синтеза массивных и нанесенных катализаторов на 

их физико-химические и каталитические свойства. В разделе 3.1 обсуждаются 

физико-химические свойства приготовленных образцов катализаторов; в 

разделе 3.2 – их каталитическая активность в гидроочистке модельных 

кислород- и серосодержащих соединений. Рассматриваются взаимосвязи 

структуры частиц активной фазы катализаторов с их каталитическим 

поведением. Обсуждаются возможные причины установленных 

закономерностей. 

 

 

 

3.1 Физико-химические свойства полученных катализаторов 

 

 

 

Серия массивных катализаторов была приготовлена с использованием 

различных методов, кратко представленных в таблице 3.1 Нанесенные 

промотированные и непромотированные катализаторы синтезированы 

пропиткой по влагоемкости носителей Al2O3 или C/Al2O3 растворами 

фосфорномолибденовой кислоты и цитрата кобальта или никеля.  
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Таблица 3.1 – Методы синтеза массивных и нанесенных катализаторов. 

Катализатор Метод синтеза 

Ref-MoS2 
Термическое разложение ТТМА в кварцевом реакторе в токе 

H2S/H2 

Et-MoS2 

Удаление носителя Al2O3 c помощью плавиковой кислоты Et-MoS2/C 

Et-MoS2-Ind 

4-MoS2 Термическое разложение ТТМА в автоклаве при различных 

давлениях водорода 14-MoS2 

Trit-MoS2 Термическое разложение ТТМА в присутствии 

органических добавок в автоклаве Chit-MoS2 

MoS2/FeS Нанесение на микрочастицы FeS оболочки из MoS2 

MoS2/Al2O3 

Пропитка по влагоемкости носителя Al2O3 или C/Al2O3 

растворами фосфорномолибденовой кислоты и цитрата 

кобальта (никеля) 

MoS2/C/Al2O3 

12-MoS2/Al2O3 

19-MoS2/Al2O3 

CoMoS2/Al2O3 

CoMoS2/С/Al2O3 

NiMoS2/Al2O3 

 

РФА и CHNS анализы образцов в сульфидированной форме подтвердил 

почти стехиометрический химический состав MoS2-содержащих катализаторов 

(таблица 3.2), а также отсутствие следовых количеств алюминия и фтора после 

травления плавиковой кислотой HF. 

 

Таблица 3.2 – Элементный состав синтезированных катализаторов 

Катализатор 

Содержание, 

масс. % 
S

Mo
 

Co

Mo
 

Ni

Mo
 

P

Mo
 

N C H 

Ref-MoS2 0.4 1.1 0.07 1.8 - - - 

Et-MoS2 0.3 2.2 0.61 1.8 - - - 

Et-MoS2/C 0.3 5.9 0.67 2.0 - - - 

Et-MoS2-Ind - - - 2.2 0.06 - - 

4-MoS2 1.0 10.5 0.25 1.8 - - - 
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Продолжение табл. 3.2 

Катализатор 

Содержание, 

масс. % 
S

Mo
 

Co

Mo
 

Ni

Mo
 

P

Mo
 

N C H 

14-MoS2 1.5 6.0 0.32 2.1 - - - 

Trit-MoS2 2.4 31.3 0.65 2.0 - - - 

Chit-MoS2 1.2 7.5 0.42 2.0 - - - 

MoS2/FeS 0.9 3.2 0.33 2.0 - - - 

MoS2/Al2O3 - 0.1 - 1.8 - - 0.14 

MoS2/C/Al2O3 - 1.8 - 2.0 - - 0.12 

12-MoS2/Al2O3 - - - 2.1 - - - 

19-MoS2/Al2O3 - - - 2.3 - - - 

CoMoS2/Al2O3 - - - 2.1 0.40 - - 

CoMoS2/С/Al2O3 - - - 1.9 0.47 - - 

NiMoS2/Al2O3 - - - 2.0 - 0.58 - 

 

На рисунке 3.1 показаны типичные ПЭМ ВР микрофотографии 

катализаторов. Черные нитевидные полосы соответствуют слоям кристаллитов 

MoS2, межплоскостное расстояние в которых близко к 0.65 нм. Для нанесенных 

катализаторов наиболее характерны одно- и двухслойные частицы, а для 

массивных чаще встречаются многослойные частицы дисульфида молибдена. 

 

 

(e) 

(a) 

(d) 
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Рисунок 3.1 ‒ ПЭМ-снимки некоторых массивных и нанесенных катализаторов: 

CoMoS2/Al2O3 (а), CoMoS2/С/Al2O3 (б), Ref-MoS2 (в), 19-MoS2/Al2O3 (г),  

MoS2/Al2O3 (д), MoS2/C/Al2O3 (е), Et-MoS2 (ж), Et-MoS2/C (з).

(a)  (б) (в) 

(д)  (е)  (ж) (з) 

(г) 
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Рисунок 3.2 ‒ Кривые адсорбции-десорбции азота при 77 К для некоторых 

массивных и нанесенных катализаторов 

 

На рисунке 3.2 показаны кривые адсорбции-десорбции азота на некоторых 

изученных массивных и нанесенных катализаторах, соответствующие 

изотермам типа IV со ступенчатой десорбцией выше относительного давления 

0.4, что характерно для мезопористых материалов. Петля гистерезиса на 

кривых адсорбции-десорбции катализатора Ref-MoS2 соответствует типу Н3, 

характерному для материалов с плоскопараллельной организацией частиц. В 

свою очередь, петля гистерезиса образцов NiMoS2/Al2O3, MoS2/Al2O3 относится 

к наиболее характерному для оксида алюминия типу Н4. Катализатор Et-MoS2 

показал наличие петли гистерезиса, сочетающей в себе признаки типа Н2 и Н4, 
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отвечающей наличию одновременно цилиндрических и бутылкообразных пор, 

с большими полостями различного эффективного размера. Кроме того, 

полученные катализаторы сильно отличаются по величине удельного объема 

пор от 0.09 до 0.97 см3/г. Результаты определения текстурных характеристик 

массивных и нанесенных катализаторов представлены в таблице 3.3. 

 

Таблица 3.3 – Текстурные характеристики синтезированных катализаторов 

Катализатор 

Удельная 

площадь 

поверхности, 

м2/г 

Удельный 

объем пор, 

см3/г 

Объем пор, 

имеющих радиус, % 

< 20 

Å 

20-40 

Å 

40-85 

Å 

>85 

Å 

Ref-MoS2 11 0.09 5 10 14 71 

Et-MoS2 121 0.21 59 15 12 14 

Et-MoS2/C 143 0.17 70 7 6 16 

Et-MoS2-Ind 44 0.09 36 4 14 46 

4-MoS2 41 0.20 8 7 20 65 

14-MoS2 241 0.34 68 9 7 15 

Trit-MoS2 231 0.54 73 5 8 13 

Chit-MoS2 275 0.97 75 7 6 11 

MoS2/FeS 45 0.15 11 11 13 65 

12-MoS2/Al2O3 213 0.64 40 42 10 8 

19-MoS2/Al2O3 200 0.60 40 43 9 8 

MoS2/Al2O3 184 0.55 41 42 9 8 

MoS2/C/Al2O3 176 0.52 35 46 11 7 

CoMoS2/Al2O3 175 0.25 45 38 14 3 

CoMoS2/С/Al2O3 170 0.23 33 48 15 4 

NiMoS2/Al2O3 162 0.28 31 51 15 3 
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Среди приготовленных катализаторов образец Chit-MoS2 имеет 

наибольшую площадь поверхности, а массивный катализатор Ref-MoS2 – 

наименьшую. Как правило, ненанесенные (массивные) катализаторы имеют 

гораздо меньшую площадь поверхности, чем нанесённые катализаторы [198]. 

Вытравливание носителя из непромотированного MoS2/Al2O3 катализатора 

позволило получить массивный образец Et-MoS2, площадь поверхности 

которого более чем в 10 раз выше по сравнению с массивным дисульфидом 

молибдена Ref-MoS2, синтезированным традиционным методом – термическим 

разложением тетратиомолибдата аммония. Различия в площади поверхности 

массивных катализаторов могут быть связаны с тем, что в процессе получения 

Ref-MoS2 из ТТМА происходит спекание частиц MoS2 под воздействием 

высоких температур. В свою очередь, синтез Et-MoS2 путем вытравливания 

носителя при мягких условиях (40 °С) позволяет сохранить объем пор. 

Слои MoS2 в кристаллите связаны слабыми Ван-Дер-Ваальсовыми 

взаимодействиями между соседними S-S слоями и могут иметь различное 

взаимное расположение, образовывая 1T/2H/3R типы MoS2 [199] (рисунок 3.3). 

 

 

Рисунок 3.3 ‒ Схематическая иллюстрация структуры различных типов MoS2 

 

На рисунке 3.4 показаны дифрактограммы массивных катализаторов. 

Только 2Н-MoS2 фаза наблюдалась во всех массивных катализаторах, за 

исключением образца MoS2/FeS с пиками фазы FeS. Фаза 2Н-MoS2 
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характеризуется четырьмя хорошо разрешенными пиками при 14,4°, 33,5°, 40° 

и 58,6°, которые можно индексировать как отражения 002, 100, 103 и 110 2D 

гексагональной структуры (JCPDS 37-1492). 

  

Рисунок 3.4 ‒ Дифрактограммы синтезированных массивных катализаторов.  

(*) показана FeS фаза. 

 

Морфологические характеристики кристаллитов активной фазы, 

полученные в результате статистической обработки ПЭМ ВР снимков и расчета 

с использованием уравнения Дебая-Шеррера по данным РФА, приведены в 

таблице 3.4. Наблюдаемые различия в морфологических характеристиках, 

полученных методами РФА и ПЭМВР, могут быть связаны с тем, что для 

метода РФА при размере анализируемых частиц в диапазоне 2-5 нм эффекты 

искажения кристаллической структуры и аморфизации могут приводить к 

искажению дифракционных пиков, в то время как метод ПЭМ ВР позволяет 

оценивать размер частиц с точностью не менее 0.3 нм. Размеры частиц 

варьируются в широком диапазоне от 3.0 до 5.3 нм. Среднее количество плит в 

кристаллитах менялось от 1.7 до 3.7. 
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Таблица 3.4 – Морфология частиц активной фазы приготовленных катализаторов 

Катализатор 

Средняя длина 

частиц активной 

фазы (нм) 

Среднее число 

слоев MoS2 в 

упаковке 

Распределение частиц по длине 

(отн. %) 

Распределение частиц 

по числу слоев в 

упаковке (отн. %) 

ПЭМВР РФА ПЭМВР РФА 
<2  

нм 

2–4  

нм 

4–6  

нм 

6–8 

 нм 

8–10 

 нм 

>10  

нм 
1 2 3 >4 

Ref-MoS2 3.9 7.0 2.9 4.0 21 39 23 10 3 4 23 19 20 38 

Et-MoS2 5.3 4.5 3.7 2.5 6 33 33 14 7 7 0 10 25 65 

Et-MoS2/C 6.4 5.2 3.8 3.0 0 24 22 19 13 22 0 15 28 57 

Et-MoS2-Ind 4.9 - 3.1 - 7 35 37 12 6 2 2 22 30 46 

4-MoS2 11.3 6.4 4.1 3.0 0 1 5 8 20 67 0 0 10 90 

14-MoS2 5.4 7.5 2.7 4.7 10 32 31 12 6 9 9 33 26 32 

Trit-MoS2 14.4 6.6 3.8 3.5 0 1 1 6 8 83 0 8 21 71 

Chit-MoS2 - 9.0 - 2.9 - - - - - - - - - - 

MoS2/FeS 22.4 22.8 3.1 3.7 0 2 3 11 6 77 0 3 23 75 

MoS2/Al2O3 4.7 - 2.0 - 5 35 39 21 - - 35 53 10 2 

MoS2/C/Al2O3 5.3 - 2.6 - 2 36 48 14 - - 20 58 18 4 

12-MoS2/Al2O3 3.4 - 1.6 - 9 64 24 3 - - 54 36 8 3 

19-MoS2/Al2O3 4.2 - 1.5 - 4 48 34 11 3 1 58 32 8 2 

CoMoS2/Al2O3 2.4 - 1.4 - 38 55 6 1 - - 60 28 9 3 

CoMoS2/С/Al2O3 2.5 - 1.5 - 41 51 7 1 - - 71 23 5 1 

NiMoS2/Al2O3 3.0 - 1.7 - 16 50 25 6 2 2 43 35 14 8 
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Результаты проведения ТПВ образцов массивных катализаторов 

представлены в таблице 3.5. 

 

Таблица 3.5 – Результаты ТПВ для образцов массивных катализаторов 

Образец 
Пик № 1 Пик № 2 Пик № 3 Сумма  

°С мкмоль/г °С мкмоль/г °С мкмоль/г мкмоль/г 

Ref-MoS2 174 298 - - 508 261 558 

Et-MoS2 165 304 - - 529 231 535 

Et-MoS2/C 169 143 - - 549 15 158 

4-MoS2 182 443 - - 529 426 869 

14-MoS2 168 280 - - 540 291 571 

Trit-MoS2 165 142 - - 617 78 220 

Chit-MoS2 232 418 - - 573 134 551 

MoS2/FeS 286 510 332 456 589 777 1743 

 

Кривые ТПВ сульфидированных массивных катализаторов показаны на 

рисунке 3.5. Первый пик восстановления при 150–340 °C соответствует 

восстановлению S2
2- групп на краях плит MoS2 [200, 201].  

Области пиков восстановления сильно различаются, что указывает на 

разное потребление водорода и реакционную способность. Профили ТПВ 

также показывают, что на позиции максимумов пиков влияет структура и 

метод синтеза массивного MoS2 катализатора. Максимумы ТПВ пиков в 

области температур 165-200°C существенно не различались, за исключением 

образца Chit-MoS2. Для катализатора Chit-MoS2 основной пик наблюдался 

при 232 °C, что указывает на более низкую восстанавливаемость Chit-MoS2 

по сравнению с другими катализаторами. Самые низкие температуры 

восстановления наблюдали для катализаторов Trit-MoS2 и Et-MoS2 (165 °C). 
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Рисунок 3.5 ‒ Кривые ТПВ массивных катализаторов 

 

Для определения химического состава частиц на поверхности 

массивных и нанесенных катализаторов была выполнена деконволюция 

сигналов РФЭ-спектров (рисунок 3.6) с помощью программы CasaXPS 

Version 2.3.16. Фотоэлектронный был разложен на главный пик и несколько 

сателлитов, при этом относительная площадь сателлитов, энергия связи и 

ширина пика на половине высоты (ШПВ) связаны определенными 

математическими зависимостями с соответствующими характеристиками 

главного пика. Для устранения ошибок, связанных с возникающим в ходе 

анализа эффектом подзарядки, ШПВ и энергию связи калибровали по Al2p 

(для нанесенных катализаторов) и С1S линиям, соответственно. Разложение 
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пиков производили в соответствии с параметрами, которые были ранее 

определены в работах [185, 186, 202]. 

 

  

MoS2/FeS Trit-MoS2 

  
MoS2/Al2O3 Et-MoS2/C 

  

Et-MoS2 MoS2/C/Al2O3 

 

Рисунок 3.6 ‒ РФЭС спектры некоторых массивных и нанесенных 

катализаторов. 
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Записанные РФЭ-спектры содержат характерные для дисульфида 

молибдена MoS2 в диапазоне 220-240 эВ главные пики Mo 3d5/2 и Mo 3d3/2 

при 229 и 232 эВ, соответственно. Также наблюдались характерные для 

оксисульфидных частиц молибдена MoSxOy пики с энергией связи 230.0 и 

233.4 эВ и частиц Mo6+ (Mo в оксидном окружении) с энергией связи 232.5 и 

235.6 эВ. Пики с энергиями связи 226.1 эВ и 161.6 эВ соответствует атомам 

серы S 2s и S 2p, соответственно. В таблице 3.6 представлены энергии связей 

основных пиков. 

 

Таблица 3.6 – Энергии связей (эВ), измеренные методом РФЭС для 

молибденовых и сульфидных частиц на поверхности некоторых массивных и 

нанесенных катализаторов 

Катализатор 
Энергии связей (эВ) Содержание MoS2 

(отн. %) Mo 3d5/2 S 2p3/2 

Ref-MoS2 229.5 162.4 100 

Et-MoS2 229.4 162.3 93 

Et-MoS2/C 229.1 161.9 95 

Trit-MoS2 229.6 162.4 90 

MoS2/FeS 229.1 161.9 86 

MoS2/Al2O3 229.4 162.2 71 

MoS2/C/Al2O3 229.2 162.1 79 

 

Результаты разложения РФЭС спектров полученных катализаторов 

свидетельствуют о том, что вытравливание носителя катализаторов в 

процессе синтеза массивных образцов приводит к растворению оксидов 

молибдена, присутствующих на поверхности, и обогащению содержания 

MoS2 (таблица 3.6). Также было подтверждено отсутствие в массивных 

катализаторах плавиковой кислоты и фосфора. 
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3.2 Изучение реакций гидрогенолиза кислород- и серосодержащих 

соединений в присутствии массивных катализаторов 

 

 

 

3.2.1 Влияние кислородсодержащих соединений на глубину и 

селективность гидропревращений дибензотиофена и нафталина на 

массивных и нанесенных Co(Ni)МоS2 катализаторах 

 

 

 

Результаты определения конверсии ДБТ и нафталина на 

Co(Ni)МоS2/Al2O3 катализаторах при добавлении в сырье 

кислородсодержащих ингибиторов различной концентрации, а также степень 

превращения самих ингибиторов в совместной гидроочистке представлены в 

таблице 3.7. 

 

Таблица 3.7 – Конверсии субстратов при гидроочистке смеси ДБТ + нафталин в 

присутствии ингибиторов на Ref-MoS2 катализаторе  

Ингибитор 

Концентрация 

ингибитора, 

масс. % 

Конверсия, % 

ДБТ нафталина 
гваякола 

(xHDO)* 

додекановой 

кислоты 

(SC11/C12)** 

- 0 82 80 - - 

Гваякол 

1 72 73 96 (69) - 

3 53 63 95 (76) - 

5 48 56 93 (78) - 

Додекановая 

кислота 

0.6 79 79 - 91 (0.22) 

1 73 75 - 87 (0.19) 

3 67 71 - 77 (0.14) 

5 65 69 - 69 (0.13) 
* - в скобках указаны значения степени ГДО; 

** - в скобках указаны значения селективности маршрута декарбоксилирования 
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Добавление изученных ингибиторов в сырье приводило к снижению 

конверсии и ДБТ, и нафталина вследствие конкурентной адсорбции 

кислородсодержащих соединений и продуктов их гидрокаталитических 

превращений (H2O, СО и т.д.) на активных центрах – ребрах MoS2. 

Конверсия гваякола достигает практически 100 %, однако степень удаления 

кислорода составляла 69-78 %. ГДО гваякола может протекать по основному 

маршруту деметилирования с разрывом связи O-CH3 и образованием 

пирокатехина и его производных или путем деметоксилирования с разрывом 

связи Саром-О и образованием метанола и фенола. После чего могут 

образоваться бензол, о- и п-крезолы и циклогексанол, который далее 

превращается в циклогексан и циклогексен. 

Конверсия додекановой кислоты варьировалась от 91 до 69 %, 

понижаясь при увеличении ее концентрации в сырье, т.е. наблюдался эффект 

самоингибирования, при этом отношение образовавшихся линейных алканов 

С11/С12 менялось от 0.22 до 0.13, что в десятки раз ниже по сравнению с 

промотированными нанесенными катализаторами [203]. 

Кинетика ГДС [204] может быть описана уравнением Ленгмюра-

Хиншельвуда с двумя разными типами активных центров для адсорбции Н2 и 

ДБТ: 

HH

HH

SHSHДБТДБТ

ДБТДБТ

ГДС
11

22
CK

CK

CKCK

CK
kr





 ,    (3.1) 

где k  – константа скорости ГДС ДБТ; ДБТK , SH2
K , HK  – константы 

адсорбции ДБТ, Н2S и Н2; ДБТC , SH2
C , HC  – концентрации ДБТ, Н2S и Н2. 

При значительном избытке Н2 HHCK  >> 1 и уравнение (3.1) 

преобразуется к виду: 

SHSHДБТДБТ

ДБТДБТ

ГДС

22
1 CKCK

CK
kr


     (3.2) 
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Из-за того, что Н2S значительно сильнее адсорбируется, чем ДБТ, т.е. 

SHSH 22
1 CK  >> ДБТДБТCK , то получаем: 

SHSH

ДБТДБТ

ДБТ

22
1 CK

CK
kr


      (3.3) 

В условиях эксперимента произведение SHSH 22
CK  является величиной 

постоянной, поэтому константу скорости ГДС ДБТ можно выразить как: 

SHSH

ДБТ

ДБТ

22
1 CK

K
kk


      (3.4) 

и скорость реакции ГДС ДБТ подчиняется псевдо-первому порядку: 

ДБТ ДБТ ДБТr k C  ,     (3.5) 

где ДБТk  – кажущаяся константа скорости, с-1; ДБТC  – концентрация ДБТ. 

В присутствии кислород-содержащего ингибитора скорость реакции 

ГДС ДБТ описывается уравнением Ленгмюра-Хиншельвуда [128, 204, 205]: 

ДБТ ДБТ/

ДБТ ДБТ ДБТ n n

Инг Инг1

k C
r k C

K C


  

 
,    (3.6) 

где ИнгC  – начальная концентрация ингибитора, кПа ИнгK  – кажущаяся 

константа адсорбции ингибитора, кПа-1, n – показатель степени. Тогда, 

используя уравнения (3.5) и (3.6), получим: 

n

Инг

n

Инг/

ДБТ

ДБТ

/

ДБТ

ДБТ
1 PK

k

k

r

r
     (3.7) 

Методом наименьших квадратов с использованием экспериментальных и 

расчетных данных находили ИнгK  и n по уравнению (3.7). Коэффициент 

корреляции был равен R2 ≥ 0.98. Аналогичный подход был использован для 

реакции ГИД нафталина. Зависимость экспериментальных и расчетных 

значений степени ингибирования реакций ГДС ДБТ (
/

ДБТk / ДБТk ) и ГИД 

нафталина (
/

Нафтk / Нафтk ) на синтезированных катализаторах представлены на 

рисунке 3.7. 
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(а) (б) 

  
(в) (г) 

Рисунок 3.7 ‒ Зависимость степени ингибирования ГДС ДБТ и ГИД 

нафталина от парциального давления ингибитора: додекановой кислоты (а, б) 

или гваякола (в, г). Маркеры – экспериментальные данные, линии – 

расчетные. 

 

Kинг додекановой кислоты в ГДС ДБТ достаточно близки для 

катализаторов NiМоS2/Al2O3 и Ref-MoS2, но заметно отличаются от 

CoМоS2/Al2O3 катализатора, а для гваякола Kинг сопоставимы для всех трех 

катализаторов. В случае с ГИД нафталина Kинг додекановой кислоты выше на 

CoМоS2/Al2O3 катализаторе, а для гваякола на NiМоS2/Al2O3 катализаторе. 

Кроме того, для ГИД нафталина, значения Kинг для додекановой кислоты и 

гваякола имеют минимальные значения для массивного Ref-MoS2 (таблица 

3.8). 
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Таблица 3.8 – Значения кажущихся констант адсорбции и показателей 

степеней ингибиторов реакций ГДС ДБТ и ГИД нафталина 

Катализатор 

Гваякол Додекановая кислота 

ГДС ДБТ 
ГИД 

нафталина 
ГДС ДБТ 

ГИД 

нафталина 

n 
Kинг, 

кПа-1 
n 

Kинг, 

кПа-1 
n 

Kинг, 

кПа-1 
n 

Kинг, 

кПа-1 

CoМоS2/Al2O3 * 0.86 0.063 0.73 0.053 0.76 0.636 0.33 0.197 

NiМоS2/Al2O3 * 0.34 0.068 0.86 0.113 0.37 0.026 0.62 0.041 

Ref-MoS2 0.87 0.066 0.84 0.036 0.45 0.019 0.53 0.005 

* результаты воспроизведены из кандидатской диссертации Сальникова В.А. [203] 

 

Travert с соавт. [206], используя данные ИК- спектроскопии 

адсорбированного СО, провели исследование различий в свойствах активной 

фазы NiMoS и CoMoS и определили, что СО прочнее адсорбируется на 

СоМоS центрах, чем на NiMoS, что говорит о более сильном ингибировании 

каталитических свойств СоМо катализаторов. 

Badawi и др. [207] на основании результатов ИК-спектроскопии 

адсорбированного СО, ПЭМ и расчёта электронной структуры методом 

теории функционала плотности (DFT) изучали влияние воды на устойчивость 

сульфидных нанесенных Mo и CoMo-катализаторов. Добавление воды 

незначительно снижает каталитическую активность в ГДО 2-этилфенола. 

Данный эффект частично обратим для непромотированных Mo 

катализаторов и полностью обратим для CoMo-катализаторов. Результаты 

исследования ИК-спектроскопии адсорбированного СО показывают, что вода 

при температуре реакции приводит к значительному изменению количества 

активных центров непромотированных молибденовых катализаторов, а для 

активных центров промотированных кобальтовых катализаторов влияние 

воды менее заметно и полностью обратимо. По результатам анализа снимков 

ПЭМ ВР сульфидных нанесенных Mo и CoMo-катализаторов авторы [207] 
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констатируют, что вода в условиях реакции приводит к снижению средней 

длины частиц активной фазы непромотированных катализаторов и 

практически не оказывает влияния на морфологию частиц активной фазы 

CoMoS катализаторов. Анализ данных, полученных методом DFT расчетов, 

показал, что промотированные кобальтом активные центры на ребрах 

кристаллитов MoS2 более стабильны в присутствии воды. 

На основании изложенных экспериментальных фактов авторы [207] 

делают вывод, что в присутствии воды для непромотированных Mo-

катализаторов наблюдается изменение морфологии частиц активной фазы 

MoS2 и структуры активных центров за счет потери значительного 

количество краевых атомов серы. В то время как промотированные 

кобальтом активные центры менее чувствительны к отравлению водой из-за 

того, что атомы кобальта могут препятствовать замене атома серы на атом 

кислорода. Поэтому кобальт в реакциях ГДО оказывает не только 

промотирующий эффект (увеличивает активность катализаторов), но также 

стабилизирующий эффект (стабилизирует активную фазу в присутствии 

воды). 

Установленные в работе [203] степени ингибирования ГДС ДБТ 

гваяколом и додекановой кислотой на CoМоS2/Al2O3 катализаторе совпадают 

с результатами Brunet [128]. Согласно рисунку 3.7 устойчивость 

катализаторов к присутствию додекановой кислоты в ходе ГДС ДБТ 

уменьшается в ряду Ref-MoS2 > NiМоS2/Al2O3 > CoМоS2/Al2O3. Более высокая 

устойчивость массивного катализатора Ref-MoS2 по сравнению с нанесенными 

катализаторами может быть связана с более слабой адсорбцией на 

непромотированных активных центрах и ярко выраженной гидрирующей 

активностью, приводящей к уменьшенному образованию СО. 

На основании обнаруженных зависимостей массивные 

непромотированные катализаторы на основе MoS2 представляются наиболее 

перспективными для использования в ходе совместной гидроочистки 

растительного и нефтяного углеводородного сырья. 
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3.2.2 Исследование реакции гидродесульфуризации дибензотиофена 

 

 

 

Каталитические свойства массивных и нанесенных катализаторов 

исследовали в автоклаве (300 мл). В качестве сырья использовали смесь ДБТ 

(0.86 мас. %) в толуоле, внутренним стандартом являлся гексадекан (1 мас. 

%). Константы скорости kГДС и значения TOF для массивных и нанесенных 

катализаторов приведены в таблице 3.9. 

 

Таблица 3.9 – Каталитические свойства MoS2 катализаторов в ГДС ДБТ 

Катализатор 

SГИД/(ГИД+ГДС)* 
kГДС× 104 

(с-1)* 

TOF × 104 

(с-1)* 
Конверсия 

10 % 

Конверсия 

30 % 

Ref-MoS2 0.68 0.83 0.99 (±0.04) 11.0 (±0.4) 

Et-MoS2 0.80 0.86 2.98 (±0.10) 41.2 (±1.4) 

Et-MoS2/C 0.79 0.84 1.75 (±0.05) 33.0 (±1.1) 

4-MoS2 0.77 0.80 1.46 (±0.04) 48.5 (±1.6) 

14-MoS2 0.82 0.88 0.71 (±0.02) 13.4 (±0.4) 

Trit-MoS2 0.67 0.77 0.54 (±0.01) 35.4 (±1.2) 

Chit-MoS2 0.50 0.66 0.41 (±0.06) 9.6 (±0.30) 

MoS2/FeS 0.68 0.76 0.35 (±0.03) 16.5 (±0.5) 

MoS2/Al2O3 0.55 0.62 0.29 (±0.01) 13.5 (±0.2) 

MoS2/C/Al2O3 0.58 0.64 0.39 (±0.01) 20.3 (±0.3) 

*формулы расчета представлены в разд. 2.3.2, kГДС (2.15), SГИД/(ГИД+ГДС)* (2.16) и TOF (2.17) 

 

Число TOF для вытравленных катализаторов было в 2-3 раз выше, чем у 

нанесенных систем. Также значения селективности SГИД/(ГИД+ГДС) и kГДС для 

массивных катализаторов были значительно выше аналогичных значений для 

непромотированных нанесенных Mo/Al2O3 и Mo/С/Al2O3 катализаторов. 
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Наиболее высокое значение константы скорости ГДС ДБТ было определено 

для массивного катализатора Et-MoS2, а наиболее низкое ‒ для 

непромотированного нанесенного Mo/Al2O3. 

На рисунке 3.8 показана зависимость частоты оборотов (TOF) в ГДС 

ДБТ, нормированной на количество краевых центров (на обручах и гранях) 

плит в MoS2, для массивных и нанесенных катализаторов от средней длины и 

среднего числа слоев в кристаллите MoS2. Катализаторы с более высоким 

средним числом слоев, низкой средней длиной и минимальным количеством 

азота имели максимальные значения TOF в ГДС ДБТ. Зависимость 

селективности маршрута предварительного гидрирования SГИД/(ГИД+ГДС) от 

морфологии частиц активной фазы показана на рисунке 3.8. Более высокая 

селективность была достигнута при минимальных значениях L и N и 

наименьшем содержании азота в катализаторах. 

 
Рисунок 3.8 ‒ 3D диаграмма зависимости частоты оборотов в ГДС ДБТ TOF 

от средней длины и количества слоев в MoS2. (Цифры рядом с обозначением 

катализатора показывают содержание азота в масс. %). 
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Взаимосвязь между селективностью маршрута предварительного 

гидрирования и длиной, числом слоев в упаковке частиц MoS2 согласуется с 

«реберно-обручевой» моделью, согласно которой центры ГИД и ГДС имеют 

одинаковую структуру, но центры ГИД расположены на обручах, тогда как 

центры ГДС расположены как на обручах, так и на ребрах кристаллита MoS2 

(рисунки 3.9а и 3.9б). Соотношение диаметра и высоты кристаллитов 

определяет пропорцию центров ГИД и ГДС, и, следовательно, селективность 

и активность катализатора в реакциях ГИД и ГДС. Более высокое значение 

селективности SГИД/(ГИД+ГДС) можно объяснить высоким отношением центров 

ГИД на пространственных углах относительно центров на обручах и ребрах 

из-за короткой длины плит и минимального среднего числа слоев MoS2. 

 
 

(а) (б) 

Рисунок 3.9 ‒ 3D диаграмма зависимости селективности SГИД/(ГИД+ГДС) (а) и 

kГДС (б) от средней длины и количества слоев в кристаллите MoS2. (Цифры 

рядом с обозначением катализатора показывают содержание азота в масс. %). 

 

Согласно рисункам 3.10 и 3.11, содержание углерода и азота в 

массивных катализаторах значительно влияет на их каталитическую 

активность. 
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Рисунок 3.10 ‒ 3D диаграмма 

зависимости kГДС от содержания 

углерода и удельной площади 

поверхности. (Цифры рядом с 

обозначением катализатора показывают 

содержание азота в масс. %). 

 

Рисунок 3.11 ‒ 3D диаграмма 

зависимости kГДС и содержания 

углерода от количества поглощенного 

H2 и Тмакс пика восстановления. 

(Цифры рядом с обозначением 

катализатора показывают содержание 

азота в масс. %). 

 

Присутствие азота может быть объяснено использованием азотсодержащего 

ТТМА в качестве прекурсора. Вероятно, присутствие аммония в процессе 

синтеза в автоклавном реакторе привело к включению азота в кристаллиты 

MoS2 и, как следствие, к ингибированию активности в ГДС ДБТ ввиду 

основного характера атомов азота. Высокое содержание углерода также 

повлияло на морфологию и активность массивных катализаторов MoS2 

(рисунок 3.11). Низкая активность катализаторов с высоким содержанием 

углерода, вероятно, является следствием ограниченного доступа к активным 

центрам из-за кокса, отлагающегося на поверхности частиц MoS2 в процессе 

приготовления. 
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3.2.3 Гидродеоксигенация олеиновой кислоты 

 

 

 

Каталитические свойства в реакции ГДО массивных и нанесенных 

катализаторов исследовали в автоклаве (300 мл). В качестве сырья 

использовали смесь ОК (5 мас. %), диметилдисульфида (1 мас. % серы) в 

толуоле, внутренним стандартом являлся изооктан (1 мас. %). 

Согласно представленной схеме реакции (рисунок 2.7, раздел 2.3.2) ГДО 

ОК может протекать в указанных экспериментальных условиях главным 

образом по маршруту гидрирования и декарбонилирования. Распределение 

полученных продуктов, представленное в таблице 3.10, получено после 300 

мин с момента начала реакции, при этом конверсия ОК практически равна 

100 % на всех катализаторах (92-99 %).  

 

Таблица 3.10 – Состав продуктов катализата, полученного при ГДО ОК 

(время контакта 300 мин) 

Катализатор  18С   17С  ОК 

 18С  

-CHO 

и –COH1 

П.К.2 П.П.3 
S-сод. 

УВ4 

Ref-MoS2 33 4 8 6 13 10 26 

Et-MoS2 49 3 3 6 25 2 12 

Et-MoS2/С 44 2 5 7 12 10 20 

Et-MoS2-Ind 39 7 12 10 8 0 26 

12-MoS2/Al2O3 39 11 2 2 9 3 35 

19-MoS2/Al2O3 47 13 2 2 14 1 21 

MoS2/Al2O3 35 5 1 7 7 6 38 

MoS2/C/Al2O3 42 9 5 1 11 11 21 

CoMoS2/Al2O3 17 13 39 6 12 3 9 
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CoMoS2/С/Al2O3 28 14 5 11 13 9 21 

NiMoS2/Al2O3 39 29 3 1 13 2 13 

1 альдегиды и спирты; 2 продукты крекинга – короткоцепочечные кислоты (C10-C17) и УВ 

(C13-C16); 
3 продукты полимеризации – димерные продукты, образованные 

взаимодействием кислот, спиртов, эфиров; 4 серосодержащие соединения (н-

додецилметилсульфид, 1-гексадекантиол, 1-октадекантиол, 1-метилтиооктадекан). 

 

Основными продуктами превращения ОК были октадекан 

(образованный по пути гидрирования) и гептадекан (по пути 

декарбоксилирования и декарбонилирования). ОК сначала превращается в 

стеариновую кислоту, затем в октадеканаль путем восстановления, который 

после дополнительного гидрирования приводит к октадекан-1-олу, а затем к 

смеси октадекана и октадецена путем дегидратации с последующим 

гидрированием. В ходе реакции декарбонилирования образуется гептадекан 

и гептадецен. Как видно из представленной таблицы 3.10, высокоцетановые 

компоненты грин-дизеля, а именно углеводороды нормального строения С17 

и С18, составляют от 37 до 68% от суммы всех продуктов. Также необходимо 

отметить превращение глицерина, образующегося из триглицеридов жирных 

кислот, в пропан и его дальнейшее удаление из системы с потоком 

водородсодержащего газа. 

Результаты каталитических испытаний (время контакта 100 мин) в ГДО 

ОК представлены в таблице 3.11. 

 

Таблица 3.11 – Результаты испытаний катализаторов в ГДО ОК  

Катализатор 
Конверсия ОК 

xОК (%) 

Степень 

удаления 

кислорода 

xГДО (%) 

kГДО× 104  

(с-1) 
SГИД/(ГИД+ДЕК) 

Ref-MoS2 39 12.1 10 0.77 

Et-MoS2 28 18.9 17 0.95 

Et-MoS2/С 46 24.6 23 0.94 
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Et-MoS2-Ind 32 16.6 15 0.83 

12-MoS2/Al2O3 40 15.9 14 0.38 

19-MoS2/Al2O3 43 17.6 15 0.40 

MoS2/Al2O3 74 37.6 38 0.76 

MoS2/C/Al2O3 38 20.4 18 0.76 

CoMoS2/Al2O3 32 7.8 7 0.45 

CoMoS2/С/Al2O3 36 14.2 12 0.51 

NiMoS2/Al2O3 66 45.7 49 0.57 

 

Активность катализаторов в ГДО ОК уменьшается в ряду NiMoS2/Al2O3 

> MoS2/Al2O3 > Et-MoS2/С > MoS2/C/Al2O3 > Et-MoS2 > 19-MoS2/Al2O3 > Et-

MoS2-Ind > 12-MoS2/Al2O3 > CoMoS2/С/Al2O3 > Ref-MoS2 > CoMoS2/Al2O3. 

Различия в активности между полученными массивными катализаторами 

оказались не столь значительны, чем ожидалось из-за разницы в площади 

поверхности (в 10 раз), что можно объяснить бо́льшей долей у катализатора 

Ref-MoS2 пор радиусом более 85 Å, облегчающих массоперенос продуктов 

реакции. Активность катализатора Et-MoS2 оказалась выше, чем у образца 

Ref-MoS2, возможно, из-за того, что первый обладает более высокой 

площадью поверхности и высоким числом плит в частицах MoS2, что 

приводят к образованию бо́льшего числа активных координационно-

ненасыщенных центров на поверхности кристаллита. 

Зависимость степени удаления кислорода от времени контакта (рисунок 

3.12) показывает, что массивный катализатор Et-MoS2 сопоставим на 

начальном этапе протекания реакции по гидродеоксигенирующей 

активности с нанесенным промотированным катализатором NiMoS2/Al2O3. 
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Рисунок 3.12 ‒ Зависимость степени удаления кислорода в ГДО олеиновой 

кислоты от времени контакта 

 

Катализаторы обладают значительными различиями в селективности 

маршрутов протекания ГДО олеиновой кислоты (рисунок 3.13). 

 

Рисунок 3.13 ‒ Зависимость ГИД/(ГИД+ДЕК) селективности в ГДО ОК от 

времени контакта 
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Нанесенные промотированные катализаторы обладают низкими 

значениями селективности SГИД/(ГИД+ДЕК). 

Испытанные катализаторы обладают значительными различиями в 

селективности маршрутов протекания реакции ГДО олеиновой кислоты. 

Нанесенный промотированный катализатор NiMoS2/Al2O3 проявил 

наименьшую SГИД/(ГИД+ДЕК) селективность. Напротив, непромотированные 

MoS2/Al2O3 и массивный Ref-MoS2 показали примерно одинаковую 

селективность (на уровне 0.85). Катализатор Et-MoS2, полученный путем 

вытравливания Al2O3 носителя, показал наивысшую селективность, близкую 

к 1.0, т.е. практически нацело гидрирует ОК без образования СО и СО2. 

Отсутствие в продуктах реакций таких ингибиторов гидрокаталитических 

превращений как СО и СО2 позволит эффективно протекать процессу 

совместной гидропереработки растительных триглицеридов и нефтяных 

фракций. Меньшая селективность SГИД/(ГИД+ДЕК) у Et-MoS2-Ind (около 0.85) 

образца может быть обусловлена присутствием на поверхности следовых 

количеств Со, обнаруженных РФЭС анализом. 

 

Заключение по разделу 3: 

Установлена взаимосвязь между текстурными и морфологическими 

характеристиками массивных MoS2-содержащих катализаторах, содержанием 

в них углерода и азота и их каталитической активностью в реакциях ГДС, ГИД 

и ГДО. 

Катализаторы с более высоким средним числом слоев MoS2, низкой 

средней длиной и минимальным количеством азота имели максимальные 

значения частоты оборотов в ГДС ДБТ. 

Высокое содержание азота в катализаторах коррелирует с их низкой 

активностью в реакциях ГИД и ГДС ДБТ, вероятно, из-за включения 

основного азота в состав кристаллитов MoS2 из азотсодержащих прекурсоров, 

поэтому среди рассмотренных методов синтеза массивных катализаторов 
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наиболее предпочтительным является вытравливание носителя из нанесенных 

катализаторов. 

Массивные катализаторы на основе дисульфида молибдена 

продемонстрировали более высокую гидрирующую активность и 

селективность по маршруту ГИД в ГДС ДБТ: в 2 раза выше по сравнению с 

нанесенными непромотированными катализаторами Mo/Al2O3 и Mo/C/Al2O3 и 

почти в 5 раз выше относительно нанесенных промотированных 

Co(Ni)Mo/Al2O3 катализаторов. 

Массивные катализаторы, полученные путем вытравливания носителя 

из нанесенных лабораторных и отработанного промышленного катализатора 

гидроочистки, проявили близкую к NiMoS2/Al2O3 активность в ГДО и самую 

высокую селективность маршрута гидрирования (0.94), что указывает на 

практически полное протекание реакции ГДО ОК без образования СО и СО2, 

проявляющих сильные ингибирующие свойства. Данный тип катализаторов 

обладает более развитой поверхностью (в 4-10 раз выше) и объемом пор по 

сравнению с Ref-MoS2 катализатором, синтезированным традиционным 

методом – термическим разложением тетратиомолибдата аммония 

(NH4)2MoS4. 
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ГЛАВА 4. ИЗУЧЕНИЕ ПРОЦЕССА СОВМЕСТНОЙ ГИДРООЧИСТКИ 

ПРЯМОГОННОЙ ДИЗЕЛЬНОЙ ФРАКЦИИ И ОТРАБОТАННОГО 

РАСТИТЕЛЬНОГО МАСЛА В ПРИСУТСТВИИ МАССИВНЫХ 

КАТАЛИЗАТОРОВ 

 

 

 

В настоящей главе представлены результаты изучения процесса 

совместной гидроочистки прямогонной дизельной фракции (ПДФ) и 

отработанного (после приготовления пищи) растительного (подсолнечного) 

масла (ОРМ) в присутствии ранжированной пакетной системы массивных и 

нанесенных катализаторов. Зависимость протекания реакций 

гидрообессеривания ПДФ от концентрации ОРМ в смесевом сырье в 

процессе совместной гидроочистки рассматривается в разд. 4.1. В разд. 4.2 

приведены результаты сравнительного исследования каталитических свойств 

индивидуальных и пакетных систем из массивного и нанесенных 

промотированных катализаторов в процессе совместной гидроочистки смеси 

ПДФ и ОРМ, а также условия получения сверхчистого дизельного топлива. 

 

 

 

4.1 Влияние концентрации отработанного растительного масла на 

глубину реакций гидрообессеривания в процессе совместной 

гидроочистки 

 

 

 

Отработанное подсолнечное масло (далее ОРМ) было выбрано в 

качестве растительного сырья поскольку позволяет смоделировать процесс 

утилизации непищевых растительных масел, промышленное использование 
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которых не приводит к конкуренции с пищевым сектором. ОРМ было 

получено на одном из предприятий, предоставляющих услуги общественного 

питания в г. Самара. Перед использованием ОРМ было отфильтровано от 

остатков продуктов питания. Также был проведен процесс переэтерификации 

с метанолом для определения жирно-кислотного состава методом 

хроматографирования по ГОСТ 30418-96 [208] (рисунок 4.1). 

 

 

Рисунок 4.1 ‒Хроматограмма продуктов переэтерификации ОРМ. 
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Более низкое содержание ненасыщенных жирных кислот в составе 

триглицеридов ОРМ (в большей степени производных линолевой и 

олеиновой кислот (таблица 4.1)) по сравнению с пищевыми маслами [209, 

210], а, следовательно, и в смесевом сырье, может облегчить процесс 

совместной гидропереработки с целью получения ультрачистого 

гидрогенизата – базового компонента дизельного топлива. 

 

Таблица 4.1 – Жирнокислотный состав и физико-химические свойства ОРМ. 

 

В таблице 4.2 показаны результаты каталитических испытаний 

массивного Et-MoS2-Ind катализатора в гидроочистке ПДФ (9600 ppm S) и 

смесей различных концентраций свежего РМ и ОРМ. Как видно из таблицы 

4.2, увеличение концентрации ОРМ приводит к увеличению содержания 

серы в гидрогенизате.  

Показатель Метод испытания Значение 

Цетановое число, п. ГОСТ Р 52709-2007 39 

Плотность при 20 0С, кг/м3 ГОСТ 3900-85 0.935 

Йодное число, г I2/100 г ГОСТ 2070-82 111 

Жирнокислотный состав, масс. % . 

Миристиновая С14:0 

Хроматомасс-

спектрометрия 

метиловых эфиров 

жирных кислот, GCMS-

QP2010 Ultra, колонка 

Restek Rtx-5ms (30 м × 

0.32 мм × 0.25 мкм), газ 

носитель – гелий 

0.5 

Пальмитиновая С16:0 21.8 

Пальмитолеиновая С16:1 0.5 

Стеариновая С18:0 12.1 

Олеиновая С18:1 14.2 

Линолевая С18:2 49.5 

Линоленовая С18:3 0.1 

Арахиновая С20:0 0.4 

Гондоиновая С20:1 0.7 

Бегеновая С22:0 0.2 
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Таблица 4.2 – Результаты испытаний массивного Et-MoS2-Ind катализатора в 

гидроочистке различных смесей ПДФ и растительных масел. Условия: Т = 

340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, ОСПС = 2 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л 

Характеристики ПДФ 

ПДФ 

+ ОРМ 

5 мас.% 

ПДФ 

+ ОРМ 

15 мас.% 

ПДФ 

+ ОРМ 

25 мас.% 

ПДФ 

+ РМ* 

15 мас.% 

Содержание серы в 

гидрогенизате, ppm S 
865 1194 1317 1336 1692 

Содержание 

СО в УВГ, об. % 
- 0.21 0.51 0.58 0.45 

Площадь пика (у.е.) 

при 1710-1780 см-1 

ИК-спектров 

- 0 0 136** 0 

* свежее подсолнечное масло; 

** в смешанном сырье ПДФ + ОРМ 15 мас. % площадь пика при 1710-1780 см-1 составляла 

513 у.е., в ПДФ + ОРМ 25 мас. % - 718 у.е. 

 

Полноту ГДО триглицеридов контролировали методом ИК-

спектроскопии (рисунок 4.2). На ИК-спектре смесевого сырья в области 1750 

и 1350 см-1 находятся полосы поглощения, соответствующие валентным 

колебаниям для функциональных групп С=О и С–О–С, соответственно, и 

полосы поглощения, соответствующие валентным колебаниям С-Н при 

2800‒3000 см-1 и деформационным колебаниям связей –СН2 и –СН3 при 

1400‒1600 см-1. Эксперимент со свежим подсолнечным маслом (ПДФ+ РМ 

15 мас. %) показал более высокое остаточное количество серы в 

гидрогенизате по сравнению со смесью, содержащей 15 масс. % ОРМ, по-

видимому, в связи с более высоким йодным числом и реакционной 

способностью. 

При концентрации ОРМ в 25 мас. % не достигается полное ГДО ОРМ в 

выбранных условиях эксперимента, что подтверждается анализом ИК-
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спектров гидрогенизатов на остаточное содержание кислородсодержащих 

веществ, поэтому в качестве модельной смеси для дальнейших 

экспериментов была выбрана смесь с концентрацией ОРМ, равной 15 мас. %.  

 

 

Рисунок 4.2 ‒ ИК-спектры гидрогенизатов ПДФ и ПДФ + ОРМ 15 мас. % при 

различных ОСПС 

 

Дополнительные эксперименты (таблица 4.3) при варьировании ОСПС 

= 7, 4, 2, 1 ч-1 показали, что полное ГДО смеси ПДФ + ОРМ 15 мас. % на 

катализаторе Et-MoS2-Ind, достигается только при ОСПС, равной 2 или 1 ч-1, 

что подтверждается исчезновением из ИК-спектров гидрогенизатов полос 

поглощения при 1180 и 1750 см-1, соответствующих валентным колебаниям 

C-O-C и C=O групп. 
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Таблица 4.3 – Результаты испытаний массивного Et-MoS2-Ind катализатора в 

гидроочистке ПДФ и смеси «ПДФ + 15 мас. % ОРМ» при различных ОСПС. 

(Условия: Т = 340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, Н2/сырье = 700 нл/л). 

Характеристики 

ОСПС, ч-1, при гидроочистке сырья 

ПДФ ПДФ + ОРМ 15 мас.% 

4 2 1 7 4 2 1 

Содержание серы в 

гидрогенизате, ppm S 
1877 865 262 3073 2095 1317 540 

Содержание 

СО в УВГ, об. % 
- - - 0.31 0.49 0.51 0.58 

Площадь пика (у.е.) 

при 1710-1780 см-1 

ИК-спектров 

- - - 462 84 0 0 

 

Некоторые образцы гидрогенизатов были проанализированы с 

помощью газо-жидкостной хроматографии для определения молекулярно-

массового распределения н-парафинов (рис. 4.13). 

 

Рисунок 4.3 ‒ Зависимость распределения алканов от типа сырья и 

катализатора (Условия: Т = 340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, ОСПС = 1 ч-1, Н2/сырье = 

700 нл/л) 
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Как видно из рисунка 4.3, на котором показаны результаты 

распределения парафинов в гидрогенизатах в зависимости от сырья и типа 

каталитических систем, соотношение между алканами с числом углерода в 

цепи равным 17 и 18 может варьироваться, в зависимости от состава 

катализаторов. При сравнении распределения парафинов после гидроочистки 

ПДФ и смесевого сырья видно, что прирост парафинов С17-С18 в последнем 

связан с поступлением дополнительного количества алканов, составляющих 

углеродный скелет жирных кислот, входящих в состав ОРМ. Характер 

распределения парафинов меняется в зависимости от типа используемой 

каталитической системы. Так, например, в гидрогенизате, полученном после 

гидроочистки смесевого сырья на CoMoS/Al2O3 катализаторе преобладают 

С17, однако, распределение значительно меняется в сторону повышения доли 

С18 при использовании ранжированных каталитических систем с массивным 

катализатором на верхнем слое, что говорит о ее более высокой 

ГИД/(ГИД+ДЕК) селективности. Также наблюдается небольшое 

преимущество Et-MoS2-Ind//NiMoS/Al2O3 системы по сравнению с Et-MoS2-

Ind//CoMoS/Al2O3 в образовании октадекана. 

 

 

 

4.2 Сравнительное исследование каталитических свойств 

индивидуальных и пакетных систем из массивного и нанесенных 

промотированных катализаторов в процессе совместной 

гидроочистки смеси прямогонной дизельной фракции и 

отработанного растительного масла 

 

 

В таблицах 4.4 и 4.5 представлены результаты испытаний различных 

типов загрузки катализаторов в гидроочистке ПДФ и смеси ПДФ + ОРМ 15 

масс.% при ОСПС 1 или 4 ч-1, соответственно.  
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Таблица 4.4 – Результаты испытаний различных типов загрузок катализаторов в гидроочистке ПДФ и смеси ПДФ + 

ОРМ 15 мас. % (Условия: Т = 340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, ОСПС = 1 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л) 

 
Тип загрузки 

катализатора (ов) 

     

Характеристики 

продуктов 
Сырье Et-MoS2-Ind CoMoS2/Al2O3 NiMoS2/Al2O3 

Et-MoS2-Ind 

CoMoS2/Al2O3 
 

Et-MoS2-Ind 

NiMoS2/Al2O3 
 

Плотность при 20 °С, 

г/см3 

ПДФ 0.84 0.84 0.85 0.84 0.84 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.86 0.85 0.85 0.88 0.89 

Содержание серы, 

ppm 

ПДФ 262 106 100 30 57 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 540 165 137 104 31 

Содержание азота, 

ppm 

ПДФ 8 7 5 7 5 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 22 18 16 20 7 

Содержание бициклических 

ароматических УВ, масс. % 

ПДФ 1.59 1.43 1.35 1.51 1.46 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 1.96 1.54 1.40 1.62 1.49 

Содержание трициклических 

ароматических УВ, масс. % 

ПДФ 0.52 0.38 0.33 0.42 0.36 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.51 0.42 0.38 0.49 0.43 

Содержание СО и СО2 в УВГ,  

об. % 

ПДФ - - - - - 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.24 0.55 0.57 0.33 0.35 

Площадь пика (у.е.) при 1710-

1780 см-1 ИК-спектров 
ПДФ + ОРМ 15 мас. % Отс. Отс. Отс. Отс. Отс. 

Выход гидрогенизата 

на сырье, масс. % . 

ПДФ 97.8 96.7 96.5 97.2 96.9 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 95.4 94.5 94.2 94.8 94.5 
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Таблица 4.5 – Результаты испытаний различных типов загрузок катализаторов в гидроочистке ПДФ и смеси ПДФ + 

ОРМ 15 мас. % (Условия: Т = 340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, ОСПС = 4 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л) 

 
Тип загрузки 

катализатора (ов) 

     

Характеристики  

продуктов 
Сырье Et-MoS2-Ind CoMoS2/Al2O3 NiMoS2/Al2O3 

Et-MoS2-Ind 

CoMoS2/Al2O3 
 

Et-MoS2-Ind 

NiMoS2/Al2O3 
 

Плотность при 20 °С, 

г/см3 

ПДФ 0.84 0.83 0.84 0.84 0.84 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.86 0.85 0.85 0.88 0.89 

Содержание серы, 

ppm 

ПДФ 1877 420 191 222 518 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 2095 603 273 651 517 

Содержание азота, 

ppm 

ПДФ 215 48 17 47 58 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 222 64 24 75 66 

Содержание бициклических 

ароматических УВ, масс. % 

ПДФ 2.03 1.83 1.72 1.93 1.86 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 2.45 1.93 1.75 2.03 1.86 

Содержание трициклических 

ароматических УВ, масс. % 

ПДФ 0.59 0.43 0.37 0.48 0.41 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.77 0.63 0.57 0.74 0.65 

Содержание СО и СО2 в УВГ,  

об. % 

ПДФ - - - - - 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 0.49 1.12 1.16 0.67 0.72 

Площадь пика (у.е.) при 1710-

1780 см-1 ИК-спектров 
ПДФ + ОРМ 15 мас. % 84. Отс. Отс. Отс. Отс. 

Выход гидрогенизата 

на сырье, масс. % . 

ПДФ 98.8 97.7 97.5 98.2 97.9 

ПДФ + ОРМ 15 мас. % 96.4 95.5 95.1 95.8 95.5 
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Массивный катализатор Et-MoS2-Ind показал самую низкую активность 

в гидроочистке ПДФ при обеих ОСПС, что может быть связано с 

отсутствием в структуре частиц активной фазы атомов промоторов Ni или 

Co, которые играют решающую роль в ГДС активности катализаторов 

гидроочистки. Нанесенные катализаторы CoMoS/Al2O3 и NiMoS/Al2O3 

обладали близкой активностью в гидроочистке ПДФ. Повышение активности 

в ГДС ПДФ пакетной системы Et-MoS2-Ind//CoMoS/Al2O3 почти в 2 раза для 

ОСПС=4 ч-1 и в 3 раза для ОСПС=1 ч-1 относительно однослойной загрузки 

CoMoS/Al2O3 может быть обусловлено высокой гидрирующей способностью 

массивного катализатора, что позволяет предварительно прогидрировать 

алкилзамещенные производные ДБТ и облегчить их ГДС на последующих 

слоях. Для ранжированной системы Et-MoS2-Ind//NiMoS/Al2O3 подобное 

преимущество в 2 раза также наблюдается для ОСПС=1 ч-1
, однако, при 

переходе на ОСПС=4 ч-1 содержание серы в гидрогенизате превышает более 

чем в два раза значения для однослойной системы. 

Более низкая активность в гидроочистке смесевого сырья при ОСПС 4 ч-1 

послойных систем Et-MoS2-Ind//CoMoS/Al2O3 и Et-MoS2-Ind//NiMoS/Al2O3 по 

сравнению с соответствующими однослойными CoMoS/Al2O3 и NiMoS/Al2O3 

может быть вызвана меньшей загрузкой нанесенных катализаторов, а также 

неполным превращением ОРМ после прохождения слоя массивного катализатора, 

т.к. в этом случае ОСПС в слое Et-MoS2-Ind составляет 16 ч-1. При снижении 

ОСПС до 1 ч–1 активность в гидроочистке смесевого сырья послойных систем Et-

MoS2-Ind//CoMoS/Al2O3 и Et-MoS2-Ind//NiMoS/Al2O3 по сравнению с 

соответствующими однослойными CoMoS/Al2O3 и NiMoS/Al2O3 увеличивается в 

2-4 раза, что может быть обусловлено высокой ГИД/ДЕК селективностью 

верхнего катализатора Et-MoS2-Ind, обеспечивающей селективное протекание 

ГДО ОРМ по маршруту гидрирования, с пониженным образованием СО и СО2, 

ингибирующих ГДС ПДФ. При этом использование растительного не сернистого 

компонента в смесевом сырье способствует снижению концентрации 
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серосодержащих соединений, что облегчает достижение более полного 

гидрообессеривания. 

Различия между активностями Co- и Ni-содержащих катализаторов 

можно связать с разным воздействием образующихся ингибиторов в виде СО 

и СО2 на активные центры CoMo и NiMo. Как было показано Travert с соавт 

[206], СО прочнее адсорбируется на более дефектных СоМоS центрах, чем на 

NiMoS, что говорит о более сильном ингибировании каталитических свойств 

СоМо катализаторов. 

Проведение процесса гидроочистки смесевого сырья ПДФ + ОРМ 15 

мас. % на наиболее оптимальной ранжированной каталитической системе Et-

MoS2-Ind//NiMoS/Al2O3 в условиях: (Т = 340 °С, Р(H2) = 4.0 МПа, ОСПС = 1 ч-

1, Н2/сырье = 700 нл/л), позволило получить гидрогенизат с содержанием серы 

31 ppm, что не удовлетворяет требованиям, предъявляемым к дизельному 

топливу класса К5 по ГОСТ 32511-2013. Для снижения количества серы был 

проведен дополнительный эксперимент в тех же условиях, но с повышением 

давления водорода до 5 МПа. Результаты определения физико-химических 

свойств полученного гидрогенизата, исходных ПДФ и смесевого сырья 

представлены в таблице 4.6. Пакет катализаторов был стабилен в 

приведённых условиях в течение 300 ч непрерывной работы, при этом 

остаточное содержание серы менялось незначительно и составляло 6, 5 и 6 

ppm S после 50 ч, 150 ч и 300 ч эксперимента, соответственно. 

После гидроочистки смесевого сырья цетановое число выросло на 9 п. по 

сравнению с ПДФ. В сторону понижения изменились такие характеристики как 

кинематическая вязкость и температура вспышки в закрытом тигле. Однако если 

повышение цетанового числа и понижение содержания серы можно отнести к 

плюсам процесса совместной переработки, то увеличение предельной 

температуры фильтруемости на 2 °С по сравнению с исходной ПДФ негативно 

сказывается на эксплуатационных свойствах полученного компонента моторных 

топлив, для устранения которого может дополнительно потребоваться проведение 

изодепарафинизации и/или введения депрессорно-диспергирующих присадок. 
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Таблица 4.6 – Физико-химические свойства ПДФ, смесевого сырья и гидрогенизата, полученного из смесевого сырья на 

пакете катализаторов Et-MoS2-Ind // NiMoS2/Al2O3 при Т = 340 °С, Р(H2) = 5.0 МПа, ОСПС = 1 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л. 

Показатель 
Метод 

испытания 

Номинальное 

значение 

ГОСТ 

32511-2013 

Предельные 

отклонения 
ПДФ 

ПДФ 

+ ОРМ 

15 % масс. 

Гидрогенизат 

Цетановое число, п. 
ГОСТ Р 

52709-2007 
51.0 ±0.5 51 - 60 

Плотность при 15 °С, кг/м3 
ГОСТ 

3900-85 
820 -845 ±1.2 841 850 837  

Фракционный состав: 

при 250 °С перегоняется, менее, % об. 

при 350 °С перегоняется, не менее, % об. 

95 % об. перегоняется при температуре, не выше 

ГОСТ 

2177-99 

 

65 

85 

360 

- 

20 

95 

350 

20 

94.5 

352 

35 

97 

344 

Кинематическая вязкость при 40°С, мм2/с ГОСТ 33-2000 2.000 – 4.500 - 5.1 5.5 3.4 

Температура вспышки в закрытом  

тигле, оС, не ниже 
ГОСТ 6356-75 55 ±4 84 95 68 

Предельная температура фильтруемости  

(сорт С), °С 
ГОСТ 22254 -5 - -6 -7 -4 

Содержание серы, не более, класс К5, ppm ГОСТ 50442-92 10 ±0.5 9600 8250 6 

Массовая доля полициклических ароматических 

углеводородов, %, не более 

ГОСТ 

EN 12916-2012 
8.0 ±0.2 8.8 7.3 2.6 
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Заключение по разделу 4: 

Для полного превращения триглицеридов жирных кислот в 

исследованных условиях процесса совместной гидродеоксигенации-

гидроочистки количество ОРМ в смесевом сырье следует ограничить 

концентрацией в 15 мас. %. 

Использование двухслойного каталитического пакета Et-MoS2-

Ind//NiMoS/Al2O3 позволяет наиболее полно использовать преимущества 

ранжированной пакетной каталитической системы в гидроочистке смесевого 

сырья, содержащего растительное масло, по сравнению с однослойными 

загрузками из нанесенных промотированных Ni(Co)Mo/Al2O3 катализаторов. 

Синергетический эффект послойной загрузки достигается за счет того, что 

верхний слой – массивный катализатор Et-MoS2, позволяет вести процесс 

ГДО ОРМ по маршруту гидрирования с пониженным образованием СО и 

СО2, а нижний слой – NiMoS/Al2O3 катализатор, обладает низкой 

чувствительностью к остаточному содержанию СО в газопродуктовой смеси, 

и имеет высокую ГДС активность для глубокой очистки дизельного 

компонента от сернистых соединений. 

Проведение процесса гидроочистки смесевого сырья, содержащего 15 % 

мас. ОРМ, при следующих параметрах: Т = 340 °С, Р(H2) = 5.0 МПа, ОСПС = 

1 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л, позволяет получить компонент дизельного топлива, 

удовлетворяющий основным требованиям, предъявляемым к дизельному 

топливу класса К5 по ГОСТ 32511-2013. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

1. Получена серия массивных MoS2-содержащих катализаторов, 

отличающихся удельной площадью поверхности (11-275 м2/г), объемом пор (0.09-

0.97 см3/г), содержанием углерода и азота, числом слоёв в упаковке (2.9-4.2) и 

длиной кристаллитов (3.9-22.4 нм). Установлена взаимосвязь каталитических 

свойств приготовленных катализаторов в ГДС ДБТ и ГИД нафталина с их 

составом и физико-химическими характеристиками. Показано, что содержание 

углерода и азота в катализаторах оказывает существенное влияние на их 

активность. Высокое содержание азота коррелирует с низкой активностью в ГДС 

ДБТ, вероятно, из-за включения основного азота в кристаллиты MoS2, поэтому 

среди рассмотренных методов синтеза массивных катализаторов наиболее 

предпочтительным является вытравливание носителя из нанесенных сульфидных 

образцов. 

2. Массивный катализатор Et-MoS2, полученный путем вытравливания 

носителя из непромотированного MoS2/Al2O3 образца, проявил близкую к 

NiMoS2/Al2O3 ГДО активность и самую высокую селективность маршрута 

гидрирования (0.94), что указывает на практически полное протекание реакции 

ГДО ОК без образования СО и СО2, проявляющих сильные ингибирующие 

свойства. Этот катализатор обладает более развитой поверхностью (в 10 раз выше) 

и объемом пор по сравнению с Ref-MoS2 катализатором, синтезированным 

традиционным методом – термическим разложением ТТМА. 

3. Обнаружено, что массивные катализаторы обладают меньшей 

чувствительностью к присутствию кислородсодержащих соединений в процессе 

совместной гидроочистки ДБТ и нафталина, что свидетельствует о возможности 

протекания реакций ГДО и ГДС без взаимного ингибирования, вызванного 

конкурирующей адсорбцией реактантов. 

4. Массивные катализаторы на основе MoS2 продемонстрировали в 2 раза 

более высокую ГИД активность и селективность по маршруту ГИД в ГДС ДБТ по 

сравнению с нанесенными непромотированными катализаторами Mo/Al2O3 и 
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Mo/C/Al2O3 и почти в 5 раз более высокую селективность маршрута 

предварительного ГИД относительно промотированных Co(Ni)Mo/Al2O3 систем. 

5. Использование массивного MoS2 катализатора, полученного 

вытравливанием Al2O3 носителя из отработанного промышленного катализатора 

гидроочистки, в качестве верхнего слоя пакетной загрузки обеспечивает полное 

превращение триглицеридов с пониженным содержанием СО и СО2 в процессе 

совместной гидродеоксигенации-гидроочистки смеси ПДФ и ОРМ. NiMoS2/Al2O3 

катализатор в качестве второго слоя является более предпочтительным для 

совместной гидропереработки смеси ПДФ и ОРМ благодаря меньшей 

чувствительности к следам CO и СО2. Исследования показали возможность 

совместной переработки смесей ПДФ и ОРМ с использованием каталитической 

системы с двойным слоем без потери активности в ГДС и их пригодность для 

переработки непищевых растительных масел. 

6. Проведение процесса совместной гидродеоксигенации-гидроочистки 

смесевого сырья ПДФ и 15 мас. % ОРМ при следующих условиях: Т = 340 °С, 

Р(H2) = 5.0 МПа, ОСПС = 1 ч-1, Н2/сырье = 700 нл/л, позволяет получить 

гидрогенизат, удовлетворяющий всем основным требованиям, предъявляемым к 

дизельному топливу класса К5 по ГОСТ 32511-2013. 
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