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Сегодня вместо тарелок применяют высокоэффективную регулярную насадку с низ-
кими потерями давления — например, производимую компаниями Koch-Glitsch и Sulzer 
Chemtech. Регулярная насадка имеет два важных преимущества перед тарелками: 1) зна-
чительно ниже потери давления на одну теоретическую ступень; 2) существенно мень-
ше объем удерживаемой жидкости. В зависимости от плотности насадки (суммарной 
площади смачиваемой поверхности на единицу объема) высота колонны, эквивалент-
ная одной теоретической ступени, составляет от 250 до 500 мм; потери давления на сту-
пень меньше 1 мм рт. ст. 

Обладая такими выгодными характеристиками, насадочная колонна позволяет оп-
тимизировать рабочее давление по критерию минимума капиталовложений и эксплу-
атационных затрат (основные статьи которых — величины расхода пара, охлаждающей 
воды и ингибитора). Благодаря оптимизированной конструкции температура внизу ко-
лонны опускается ниже 100 °С, в крайних случаях достигая 85 °С. Снижение потерь дав-
ления (а следовательно, и температуры внизу колонны) в совокупности с уменьшением 
объема удерживаемой жидкости значительно сокращает количество образующегося по-
лимера по сравнению с тарельчатой колонной. В результате существенно уменьшается 
и расход ингибитора. 

Нижний продукт колонны выделения этилбензола, состоящий из стирола и не-
больших количеств этилбензола, ароматических соединений С9, тяжелых полицикли-
ческих соединений, полимера и ингибитора, поступает в колонну доочистки стирола. 
Основное назначение этой колонны — удаление из конечного продукта ароматиче-
ских соединений С9, преимущественно а-метилстирола. Очищенный стирол, отбирае-
мый с верха колонны как дистиллятный продукт, охлаждают и направляют во внешнее 
хранилище. Тяжелый продукт с низа колонны подается в испарительный сепаратор, 
где подвергается извлечению остатков стирола. Температура в этой циркуляционной 
испарительной системе выбирается такой, чтобы остаток содержал 5—10% стирола 
по массе. На некоторых заводах ограничивают общее содержание летучих компонен-
тов в остатке, чтобы он отвечал требованиям, предъявляемым к вязкости либо к тем-
пературе вспышки. Остаток сжигают как топливо в технологических печах или в об-
щезаводских котельных. 

Стирол обычно хранят в охлаждаемых резервуарах. Если продукт не предназначен 
для немедленного потребления, в целях предотвращения полимеризации при хране-
нии и транспортировке его необходимо ингибировать 4-/я/?е/я-бутилкатехолом (ТБК). 
Общепринятая в промышленности дозировка ТБК составляет 10—15 мг/кг. Такой уро-
вень содержания ТБК не мешает большинству процессов полимеризации и в то же 
время обеспечивает сохранность стирола при длительном хранении. Чтобы обеспе-
чить эффективное действие ТБК, необходимо тщательно контролировать температу-
ру продукта при хранении и обеспечить наличие растворенного кислорода. Например, 
при уровне содержания ТБК 10 мг/кг и хранении при температуре 24 °С максимальная 
рекомендуемая длительность хранения составляет 4—5 недель; при 15 °С ее можно уве-
личить до 2—3 мес. 

ХАРАКТЕРИСТИКИ ПРОДУКТА 
Требования к качеству товарного стирола в значительной мере определяют-
ся его назначением и рынком. В последние годы промышленность тяготеет к про-
дукту все более высокой чистоты. Если 10 лет тому назад типичная проектная 
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чистота продукта составляла 99,80%, современные заводы производят стирол с чисто-
той не менее 99,90%, а некоторые производители требуют даже 99,95%-ной чисто-
ты. Вообще говоря, из стирола 99,90%-ной чистоты можно получать почти любые по-
лимеры. Потребность в продукте повышенной чистоты можно объяснить, например, 
стремлением избежать влияния полистирольной упаковки на вкус хранимых в ней пи-
щевых продуктов, сократить объемы сточных вод пенополистирольных заводов или 
уменьшить испарения, выделяемые готовыми изделиями, в том числе латексными 
ковровыми покрытиями. В табл. 11.2.2 приведены типичные характеристики стиро-
ла полимерного сорта. 

Таблица 11.2.2. Типичные характеристики стирола 
полимерного сорта 

Компонент Содержание 

Стирол, %масс. 99,8-99,95 
Углеводороды С8 (этилбензол и 100— 1 ООО 
ксилолы), мг/кг 
а-Метилстирол, мг/кг 150—500 
Фенилацетилен, мг/кг 100 
Полимеры, мг/кг 5—10 
Альдегиды (бензальдегид), мг/кг 30—50 
Пероксиды (в пересчете на пе- 30 
роксид водорода), мг/кг 
Ингибитор (ТБК), мг/кг 10-15 
Хлориды, мг/кг 2—5 
Сера, мг/кг 2—5 
Цветовой показатель по шкале 10—15 
АРНА 

РАСХОД СЫРЬЯ И ЭНЕРГОНОСИТЕЛЕЙ 
Баланс пара на стиральных заводах, как правило, тесно связан с балансом пара на уста-
новках, производящих этилбензольное сырье. Если этилбензольная установка является 
экспортером пара, то стирольная установка — крупный его потребитель. Для производ-
ства стирола нужен пар большей частью низкого давления, обычно от 1,0 до 5,0 кг/см2. 
Более 80% переменных эксплуатационных затрат на производство стирола приходит-
ся на исходные материалы — бензол и этилен, из которых получают промежуточный 
этилбензол. Ввиду разнонаправленного влияния факторов кратности пара к этилбензо-
лу и избирательности к стиролу рабочие условия стирольных установок оптимизиру-
ют по критерию минимальных затрат на сырье и энергию (это главным образом топли-
во и пар), зависящих от местного уровня цен на них. В табл. 11.2.3 приведены величины 
расхода сырья и энергоносителей, типичные для условий североамериканского побере-
жья Мексиканского залива. 
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Таблица 11.2.3. Типичные величины расхода сырья и энергоносителей 

Элемент и единица измерения Расход или выход на 1 кг стирола 

Этилбензол, кг 1,057 
Попутные бензол и толуол, кг 0,029 
Пар, кг 2,550 
Топливо, 1000 ккал 0,090 
Охлаждающая вода, м3 0,215 

Приведенные в таблице цифры расхода учитывают только оборудование в пределах 
границ стирольной установки. Величина расхода топлива дана для ситуации, при ко-
торой отходящий газ установки и остаток колонны доочистки стирола сжигаются как 
топливо. 



Глава 11.3 
ПРОИЗВОДСТВО СТИРОЛА 

ПО ТЕХНОЛОГИИ КОМПАНИИ POLIMERI EUROPA 
Леонардо Т]рентини и Армандо Галеотти 
Исследовательский центр С. Buonerba 

Мантуя, Италия 

ВВЕДЕНИЕ 
Стирол — один из важнейших базовых химических продуктов. Широкое производство 
стирола началось в США во время Второй мировой войны, после того как союзники по-
теряли доступ к природному каучуку из Южной Азии. Расширение общемирового про-
изводства стирола в послевоенное время стимулировалось растущим спросом на сти-
рол как на исходный мономер для получения синтетических каучуков и полистирола. 
С течением времени благодаря развитию технологии и совершенствованию катализато-
ров неизмеримо возросли мощности заводов, повысилась эффективность и улучшилась 
экологическая безопасность производства. В 2003 г. мировые мощности по производ-
ству стирола составляли около 25 млн т. 

Polimeri Еигора (ранее Montedison, впоследствии EniChem) начала производить стирол 
в начале 1960-х гг. в Мантуе (Италия). Во второй половине 1970-х гг. компания стала раз-
рабатывать собственную технологию, опираясь на совершенствование процесса и ос-
новного оборудования существующих установок. Конечным результатом этих усилий 
явился проект новой установки по производству стирола в Мантуе, которая вступила 
в строй в начале 1990-х гг. Наличие собственного завода позволило Polimeri Еигора при-
обрести большой опыт в сфере промышленной эксплуатации. 

Прибыль, получаемая на современном высококонкурентном рынке стирола, может 
сильно зависеть даже от небольших различий в величинах удельного расхода сырья 
и энергоносителей. Поэтому крайне важно не упускать из виду все факторы, которые 
могут определять выбор технологических параметров новой установки. Цель — нахож-
дение оптимального проекта с привязкой к местным условиям и нуждам потребителей. 
Polimeri Еигора, используя все преимущества своего длительного опыта проектирования 
и строительства стирольных установок, сегодня имеет возможность предлагать конку-
рентоспособную технологию производства стирола. 

ХИМИЯ ПРОЦЕССА 
Почти 90% всего стирола в мире получают дегидрированием этилбензола в газовой 
фазе. Дегидрирование зачастую представляет собой простую термическую реакцию. 
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Но применением катализаторов можно добиться гораздо большей избирательности к сти-
ролу. Реакция идете поглощением большого количества тепла (АН°610.С = 29,80 ккал/моль) 
и с увеличением числа молей реагентов: 

с6н5сн2сн3 <-> с6н5снсн2 + н2 
Это термодинамически лимитированная равновесная реакция. Константа равнове-

сия реакции Кр вычисляется следующим образом: 

РсгирР\\2 

Р Рэ,б 

где р. — парциальное давление /-го компонента. 
Выражение можно записать иначе: 

W^Wu Р jr стир Hj 1 
Кр ~ v — ' 

"э/б 

где п. — число молей /-го компонента; Р — полное давление в реакторе. 
При постоянной температуре К является константой. Согласно второй формуле, 

можно увеличить произведение п ^ х уменьшая второй сомножитель числителя — 
полное давление Р. Таким путем можно увеличивать не только степень превращения 
этилбензола, но и избирательность к стиролу. 

Этилбензол перед его вступлением в реакцию смешивают с водяным паром. Пар 
должен обеспечить необходимую теплоту реакции, которая далее протекает в адиаба-
тических условиях. Из второй формулы следует, что степень превращения этилбензола 
можно повысить, увеличив общее число молей в системе за счет снижения парци-
ального давления этилбензола путем его разбавления. Отсюда видно, что пар оказывает 
прямое влияние на термодинамическое равновесие реакции: с увеличением кратности 
пара к этилбензолу степень превращения последнего возрастает. 

Пар также положительно влияет на катализатор: 
• реакции парового риформинга уменьшают количество кокса и его предшествен-

ников, которые образуются в результате параллельно идущих побочных реакций 
крекинга этилбензола; 

• пар, обладая окислительными свойствами, компенсирует восстановление железа 
водородом в условиях высоких концентраций и температур, тем самым предотвра-
щая потерю активности катализатора. 

Среди побочных продуктов реакции преобладают бензол и толуол. Считается, что 
они образуются в результате следующих реакций: 

С6Н5СН2СН3 +Н2 ->С6Н5СН3 +СН4 

A#6io°c = 24,26 ккал/моль 

С6Н5СН2СН3 +н2 ->с6н6 +С2Н4 

Д#£10оС = -15,56 ккал/моль 

Еще одним важным побочным продуктом является диоксид углерода. Он образуется 
в результате реакций парового риформинга с участием кокса, отлагающегося на поверх-
ности катализатора. Высокие рабочие температуры приводят и к образованию тяжелых 
компонентов. Хотя их количество невелико, их нельзя игнорировать, так как они повы-
шают расход сырья и поэтому влияют на общую селективность процесса. 
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Скорость основной реакции выражается формулой 

С™Р ^ 1 + Ьэ/6Рэ/6 + ̂ епфРепф ' 
где к. — константа скорости реакции /-го компонента; Ь. — коэффициент его адсорбции 
активными центрами на поверхности катализатора. 

На скорость реакции влияют величины парциальных давлений этилбензола /?э/б, сти-
рола р^ и водорода рщ. Увеличение парциальных давлений стирола и водорода замед-
ляет реакцию, так как их величины стоят в числителе правой части формулы со знаком 
«минус». В результате чем больше степень превращения этилбензола и чем ближе кон-
центрация стирола к определяемой термодинамическим равновесием, тем меньше ско-
рость реакции. 

Для толуола и бензола выражения скорости реакции имеют следующий вид: 

г _ £ ^э/бРэ/б . Г̂ОЛ ТОЛ 1,1 1 ' 1 + Ьэ/бРэ/б+ЬстрРсшр 

г _ К ^э/бРэ/б бенз бенз < » » 1 + ^э/б^э/б + ЬсшрРсшр 

Если говорить о скорости реакции, то здесь отсутствует подавляющее действие сти-
рола и водорода. В результате по мере повышения конверсии этилбензола (приближе-
ния ее к равновесной) скорость реакции получения стирола все больше замедляется от-
носительно толуола и бензола, что означает снижение избирательности к стиролу. 

Рэ/б РстрРщ 

ОПИСАНИЕ 
Реакционная секция 

На рис. 11.3.1 изображена схема типичной секции дегидрирования. На входе первого 
реактора свежий и рециркулирующий этилбензол смешиваются с перегретым паром. 
Затем реакционная смесь проходит через слой катализатора, заключенный между двумя 
концентрическими сетками, диффундируя в радиальном направлении от центра к на-
ружной оболочке. Радиально-поточная конструкция обеспечивает большое сечение по-
тока и снижает потери давления в слое катализатора. 

Процесс в реакторах дегидрирования является обычно адиабатическим. Так как реак-
ция дегидрирования поглощает тепло, температура реакционной смеси и катализатора 
снижается по направлению от входа к выходу. Чем выше конверсия, тем больше перепад 
температур в реакторе. Температура на входе промышленного адиабатического реактора 
в типичном случае близка к 600 °С, а перепад температур обычно превышает 50 °С. Ско-
рость реакции на выходе очень низка. Поэтому, чтобы конверсия была близка к опреде-
ляемой термодинамическим равновесием, реакционную смесь перед подачей ее в сле-
дующую ступень необходимо подогреть. Дегидрирование проводится в двух или трех 
последовательно соединенных реакторах с промежуточным подогревом между ними. 
Тепло подводится перегретым паром, а в первый реактор — также и рециркулирующим 
этилбензолом. 

Конечный эффлюент реакторов после утилизации его тепла поступает в следующую 
секцию, где происходят конденсация и отделение органических соединений и воды 
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Рис. 11.3.1. Секция дегидрирования с двумя реакционными ступенями S 
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от отходящего газа (состоящего из водорода, диоксида углерода, метана, этилена и дру-
гих компонентов). Эту секцию принято называть холодной, тогда как реакционную сек-
цию, включая пароперегреватель и оборудование утилизации тепла эффлюента, назы-
вают горячей. 

Отходящий газ удаляется компрессором, который создает и поддерживает в реакто-
рах давление ниже атмосферного. Водная и органическая фазы разделяются в отстой-
ном сепараторе. Воду обычно очищают и используют повторно, а органическую фазу на-
правляют в секцию ректификации. 

Базовая схема процесса упрощенно показана на рис. 11.3.1. На ее основе Polimeri 
Еигора подбирает технологические решения, наилучшим образом отвечающие потреб-
ностям заказчика. 

Рассмотрим альтернативы, существующие для горячей секции. 
1. Число реакторов. В зависимости от общего баланса различных экономических по-

казателей (связанных с производительностью и расходом сырья, энергоносителей и ка-
тализаторов) выбирают вариант, предусматривающий две или три реакционные ступени. 

2. Утилизация тепла эффлюента. Конкретное соотношение между величинами сто-
имости пара и электроэнергии определяет целесообразность одного из двух вариантов: 

• после выхода из первого реактора эффлюент подогревает смесь этилбензо-
ла и первичного пара; тепло эффлюента после выхода из второго реактора ис-
пользуется для выработки и предварительного перегрева пара перед подачей его 
в пароперегреватель; 

• тепло эффлюента используется только для выработки перегретого пара промежу-
точного давления, который питает турбину привода компрессора отходящего газа, 
создающего разрежение в реакторах, а смесь этилбензола и первичного пара подо-
гревается в конвекционной зоне пароперегревателя. 

Ректификационная секция 
На рис. 11.3.2 схематически изображена типичная ректификационная секция стироль-
ной установки Polimeri Еигора. Стирол-сырец, содержащий около 70% стирола (а также 
этилбензол, бензол, толуол и некоторые тяжелые компоненты), поступает в первую ко-
лонну, с верха которой отбираются бензол и толуол. Смесь бензола и толуола разделяют 
в другой колонне, обычно работающей под давлением ниже атмосферного. 

Нижний продукт колонны отделения бензола и толуола направляется в следующую 
колонну, где происходит отделение этилбензола от стирола. Это весьма трудоемкий 
процесс, так как температуры кипения этилбензола и стирола при атмосферном дав-
лении различаются лишь на 9 °С. Колонна загружена регулярной насадкой и работа-
ет под давлением ниже атмосферного; чтобы получить стирол высокой чистоты (обыч-
но не менее 99,9%), остаточное содержание этилбензола в нижнем продукте колонны 
должно быть очень низким (как правило, не более 100 мг/кг). Чтобы добиться такой чет-
кости разделения, необходимо большое число теоретических тарелок (как минимум 80). 
С верха колонны отбирается этилбензол с небольшим остаточным содержанием стиро-
ла (не выше 2%) и возвращается в секцию дегидрирования. 

Нижний продукт поступает в следующую колонну, с верха которой отбирается очи-
щенный стирол. От остатка отделяют дополнительное количество стирола и возвраща-
ют его в нижнюю секцию этой же колонны. Для предотвращения полимеризации стиро-
ла при хранении в головные пары добавляют 4-/ире/и-бутилкатехол (ТБК). 

Несмотря на то что ректификационные колонны работают под разрежением, темпе-
ратура их нижних продуктов составляет 85—110 °С. Для предотвращения потерь стирола 
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на полимеризацию в них приходится добавлять ингибитор. (Это очень важный момент, 
так как полимеризация в ректификационной секции отрицательно сказывается не толь-
ко на расходе сырья, но и на затратах на обслуживание и, более того, на надежности 
установки.) В качестве такого ингибитора могут применяться различные вещества. Наи-
более распространенные из них представляют собой нитропроизводные, свободные ра-
дикалы и т. д.; они могут применяться по отдельности или в различных комбинациях, 
дающих синергический эффект. Хотя в совокупности все они относятся к ингибиторам, 
их можно подразделить на две группы: истинные ингибиторы и замедлители. Истинный 
ингибитор почти полностью сдерживает реакцию полимеризации, пока не будет израс-
ходован, после чего скорость реакции быстро возвращается к значению, которое она 
имела в отсутствие ингибитора. Замедлитель снижает скорость реакции до очень низко-
го уровня, после чего она постепенно возрастает. Ингибиторы обоих типов имеют свои 
преимущества и недостатки. Истинные ингибиторы при нормальной работе лучше по-
давляют полимеризацию, но сравнительно быстро расходуются. Замедлители действу-
ют дольше, но менее эффективны. Последнее немаловажно, поскольку есть вероятность 
непредвиденной остановки работы. В этих случаях замедлитель обеспечивает защиту 
в течение времени, необходимого для возвращения к нормальной работе — или хотя бы 
до снижения температуры до значений, при которых скорость полимеризации становит-
ся пренебрежимо малой. По этой причине не рекомендуется применять истинный ин-
гибитор в качестве единственного средства защиты от полимеризации. Наилучшие ре-
зультаты дает сочетание истинного ингибитора с замедлителем (случай D на рис. 11.3.3). 

Рис. 11.3.3. Типичные кривые зависимости степени полимеризации от времени 
при различных вариантах ингибирования 

Тщательный контроль содержания ингибитора в ректификационной секции осо-
бенно важен для предотвращения образования стирол-дивинилбензольного полимера 
(дивинилбензол — побочный продукт с содержанием в стироле-сырце ниже 100 мг/кг). 
Это нерастворимый в стироле сшитый полимер, из-за своего внешнего вида называе-
мый попкорновым, или губчатым. Попкорновый полимер содержит изолированные 
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радикалы, способные инициировать полимеризацию стирола. Стирол, диффундируя 
в полимер, присоединяется к радикалам, и происходит необратимое набухание поли-
мера. Набухание вызывает также фрагментацию полимера, разрывая связи и генерируя 
новые радикалы. 

Polimeri Еигора провела обширные исследования, посвященные ректификационной 
секции. Их результатом явилась обновленная конструкция, предусматривающая специ-
альные средства для сокращения потерь материалов и потребления энергии при очень 
низком расходе ингибиторов. Опробован и предлагается широкий спектр различных 
ингибиторов и замедлителей. Polimeri Еигора разработала также модель, пригодную для 
оптимизации дозировки ингибитора и замедлителя в зависимости от ожидаемой скоро-
сти полимеризации. 

ОСОБЕННОСТИ ТЕХНОЛОГИЧЕСКОГО 
И МЕХАНИЧЕСКОГО ПРОЕКТИРОВАНИЯ 
При проектировании новой стирольной установки можно руководствоваться различны-
ми критериями. К их числу относятся: 

• низкий расход этилбензола; 
• высокая конверсия сырья и отличный выход продукта; 
• низкий расход энергии; 
• длительный срок службы катализатора; 
• надежность работы установки; 
• низкие затраты на обслуживание. 

Поскольку некоторые из этих критериев взаимно исключают друг друга, каждый 
отдельный случай требует компромиссного решения, зависящего от местных условий 
и потребностей заказчика. Polimeri Еигора вполне справляется с этой задачей. 

Опыт исследований и эксплуатации 
Высокая квалификация и компетентность Polimeri Еигора в вопросах технологии произ-
водства стирола обусловлены: 

• непосредственным производственным опытом, в том числе в вопросах пуска 
и остановки, обслуживания, безопасности и влияния на окружающую среду; 

• испытаниями катализаторов дегидрирования и ингибиторов и замедлителей по-
лимеризации, проводимыми в лабораториях и на опытных установках. 

Непрерывные наблюдения на производственных объектах и результаты лаборатор-
ных испытаний — залог непрерывного совершенствования технологии. 

Аспекты технологического проектирования 
Технология Polimeri Еигора обладает большой гибкостью: как уже говорилось, с учетом 
баланса энергии, технологических показателей и срока службы катализатора могут быть 
приняты различные технологические решения. Важным дополнительным инструмен-
том служит анализ температур и скоростей движения сред (выполняемый методами вы-
числительной газогидродинамики) в реакторах, теплообменниках и трубопроводной 
обвязке. Цели этих исследований — улучшить утилизацию тепла, снизить потери давле-
ния и добиться более равномерного распределения технологических потоков. 
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Специальные исследования проводятся, когда необходимо: 
• выбрать конструкцию смесителя сырья с минимальным временем пребывания 

этилбензола в условиях высоких температур; 
• найти такую форму реактора (внутреннего конуса и наружной оболочки), чтобы 

можно было работать при низких перепадах давления, не ухудшая существенно 
распределение потока по сечению слоя катализатора; 

• рассчитать теплообменники так, чтобы сбалансировать перепады давления и урав-
нять потоки на входе в межтрубное пространство. 

Концепция максимального сокращения объема горячих зон, отсутствие катализато-
ра в которых приводит к неселективным реакциям, и однозначный выбор в пользу про-
ведения реакции при очень низком давлении дают желаемый результат — максимальное 
использование катализатора и улучшение суммарной селективности процесса. 

Аспекты механического проектирования 

Для Polimeri Еигора важны все аспекты механического проектирования. Точность в этой 
области играет особую роль, так как напрямую определяет надежность установки. Наи-
более приемлемыми инструментами являются термический и механический анализ 
(в том числе методом конечных элементов). Главные задачи — максимальное уменьше-
ние градиентов температур, плавные переходы на участках изменения толщины стенок 
и оптимальное распределение механических напряжений. 

Специальные исследования проводятся в следующих случаях: 
• проектирование катализаторных корзин реакторов; 

» впускных и выпускных патрубков большого сечения; 
» стыков трубных решеток и сосудов теплообменников; 
» направляющих и опор для трубной обвязки и оборудования; 

• учет сейсмоопасности. 
Благодаря детальной проработке проекта и выбору наилучших материалов и наибо-

лее надежных технических решений (даже тех, что ведут к удорожанию строительства) 
все узлы установки, в том числе технологические сосуды горячей секции и трубопрово-
дная обвязка, отличаются механической прочностью и надежностью. 

Все эти особенности не следует воспринимать как реализуемые по отдельности. 
Часто необходимо свести их в оптимальное компромиссное решение. 

Именно это требуется, например, при проектировании горячей секции установки, 
когда положения реакторов и теплообменников друг относительно друга необходимо 
выбрать так, чтобы с учетом потерь давления и упругой деформации труб максималь-
но сократить время движения реакционной смеси по трубопроводной обвязке в услови-
ях высоких температур. 

При соблюдении всех упомянутых выше правил конструкция новой установки полу-
чается оптимально соответствующей требованиям заказчика, сбалансированной с тех-
нологической точки зрения, механически прочной и надежной. 

ПОКАЗАТЕЛИ ПРОЦЕССА 
В табл. 11.3.1 показаны типичные значения технологических параметров стирольной 
установки с тремя реакционными ступенями. Расход энергоносителей (электроэнергии, 
пара и газового топлива) зависит от принятой схемы и потребностей заказчика. 
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Таблица 11.3.1. Технологические параметры типичной стирольной установки 

Параметр Значение 

Расход этилбензола, кг на 1 т стирола 1055 
Кратность пара к сырью 1,4 
Срок службы катализатора, лет 3 
Чистота продукта, % 99,9 
Конверсия, % 72 

ОПЫТ ПРОМЫШЛЕННОЙ ЭКСПЛУАТАЦИИ 
По технологии Polimeri Еигора работают два завода в Италии: 

• построенный в 1972 г. завод производительностью 430 тыс. т/год с двумя реакци-
онными ступенями (тепло эффлюента используется для подогрева сырья); 

• построенный в 1992 г. завод производительностью 190 тыс. т/год с тремя реакци-
онными ступенями (тепло эффлюента используется для выработки перегретого 
пара промежуточного давления, на котором работает турбина привода компрес-
сора отходящего газа). 

Третий действующий завод (производительностью 60 тыс. т/год) расположен в Вели-
кобритании. В 2005 г. в Иране должна вступить в строй стирольная установка мощно-
стью 600 тыс. т/год, которая также будет работать по технологии Polimeri Еигора. 
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ТЕРЕФТАЛЕВАЯ КИСЛОТА 



Глава 12.1 
ПРОИЗВОДСТВО ТЕРЕФТАЛЕВОЙ КИСЛОТЫ 

ПО ТЕХНОЛОГИИ LURGI, EASTMAN И SK 
Фрэнк Кастильо-Уэлтер 

Lurgi Oel Gas Chemie GmbH 
Франкфурт-на-Майне, Германия 

ВВЕДЕНИЕ 
Терефталевая кислота (ТФК) полимерного сорта, получаемая по технологии Eastman 
(Eastman polymer-grade terephthalic acid — ЕРТА), — базовый материал для производства 
полиэтилентерефталатной смолы (или полиэтилентерефталата — ПЭТФ), из которой 
изготавливают технические пластмассы и упаковочные материалы, в том числе бутыл-
ки и другие контейнеры для пищевых продуктов, а также пленки. Терефталевую кислоту 
используют и как сырье для производства полиэфирных волокон для текстильной про-
мышленности. Технология позволяет производить сырье высочайшего качества для из-
готовления волоконных материалов и контейнеров всех видов, в том числе для горячей 
расфасовки. 

В 2000 г. компании Eastman Chemical и Lurgi Oel Gas Chemie GmbH образовали альянс 
для лицензирования технологии ЕРТА. Взяв за основу проект завода Eastman в Роттерда-
ме с номинальной мощностью 290 тыс. т/год, который вступил в строй в 1997 г., Eastman 
и Lurgi разработали обширную программу инженерно-стоимостного анализа, направ-
ленную на оптимизацию капитальных и эксплуатационных затрат. В целях предостав-
ления гарантий, передачи необходимых технологий и оказания всевозможной помо-
щи владельцам лицензии в производстве волокон всех сортов из ТФК, альянс заключил 
в 2002 г. соглашение с южнокорейской компанией SK Chemicals. С этого времени про-
цесс ЕРТА предлагается как совместная технология компаний Lurgi, Eastman и SK. 

Таким образом, технология ЕРТА опирается на совместные ресурсы Eastman, 
SK Chemicals и Lurgi. Подобное слияние опыта и возможностей этих компаний повыша-
ет эффективность технологии и обещает удовлетворение будущего спроса на ТФК. 

Eastman, вырабатывающая более 1,5 млн т полиэфира в год, является крупнейшим 
в мире производителем ПЭТФ для контейнеров и выступает гарантом качества бутылок, 
изготавливаемых из ТФК. Она выпускает ПЭТФ, из которого изготавливаются бутылки 
для воды, безалкогольных напитков и пива, а также контейнеры для пищевых продук-
тов и нестандартного назначения. Технология доказала свою состоятельность на заводах 
в США и Европе, эксплуатируемых более 40 лет. 

SK Chemicals, владея заводом по производству ТФК мощностью более 420 тыс. т/год, 
производит из него все виды полиэфирных волокон (из полностью вытянутой нити, 
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микроденье1, двухкомпонентные волокна и др.). SKChemicals в товариществе с Huvis — 
крупнейший в мире производитель штапельного волокна. 

Lurgi отвечает за лицензирование технологии и проектирование. Обладая обширным 
опытом в технологическом проектировании, проведении научно-исследовательских 
и опытно-конструкторских работ, инженерно-стоимостном анализе, разработке техно-
логического оборудования и имея в своем послужном списке пять построенных заво-
дов ТФК, Lurgi идеально подходит в качестве партнера, способного помочь безопасно, 
своевременно, качественно и экономично построить завод мирового масштаба по про-
изводству ТФК. 

ХИМИЯ ПРОЦЕССА И СВОЙСТВА ПРОДУКТА 
На рис. 12.1.1 схематически изображены химические превращения, лежащие в основе 
процесса получения ТФК из л-ксилола и кислорода. 

СООН 

302 — • f j l + 2 Н20 

СН3 СООН 
л-ксилол терефталевая 

кислота 

СНО СООН СООН СООН 

СН3 СН3 СН3 СНО СООН 
п- ксилол п-толу иловый /7-толуиловая 4-карбокси- терефталевая 

альдегид кислота бензальдегид кислота 

Рис. 12.1.1. Химические превращения при получении терефталевой кислоты 

В табл. 12.1.1 приведены типичные свойства Т Ф К полимерного сорта. 

Таблица 12.1.1. Типичные свойства ТФК 

Свойство Типичное значение 

Внешний вид Сыпучий кристаллический 
порошок белого цвета 

Кислотность, мг КОН/г 675 
Зольность (общая), мг/кг <5,0 
Железо, мг/кг <0,8 

1 Денье {denier) — основанная на стандарте натурального шелка единица тонкости волокон, обозна-
чение толщины одиночного непрерывного волокна; масса волокна длиной 9000 м, выраженная в грам-
мах. Микроденье-пряжа, содержит силиконизированные ультратонкие волокна из сложного полиэфира, 
имеющие денье 1,0 или менее. — Примеч. науч. ред. 
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Таблица 12.1.7, окончание 

Свойство Типичное значение 

Кобальт, мг/кг < 3 
4-Карбоксибензальдегид, мг/кг < 200 
и-Толуиловая кислота, мг/кг < 10 
Летучие вещества (уксусная кислота), %масс. < 0,04 
Коэффициент пропускания при длине волны 340 нм, % 86 ± 3 
Средний размер частиц (мокрая проба), мкм 85 

ОПИСАНИЕ ПРОЦЕССА 

Технологическая схема процесса ЕРТА упрощенно показана на рис. 12.1.2. 

Технологические емкости 
Парк технологических емкостей включает в себя резервуары уксусной кислоты, оро-
шения реактора окисления и фильтрата. Резервуар уксусной кислоты служит источни-
ком для восполнения кислоты в резервуарах фильтрата и орошения. Кроме того, кисло-
та из него подается в систему продувки и промывки оборудования, обрабатывающего 
суспендированную фазу. 

Слабый раствор уксусной кислоты из резервуара орошения подается через форсунки 
в верхнюю секцию реакторов окисления, чтобы предотвратить унос твердой фазы в ко-
лонну осушки. 

В резервуар фильтрата поступают готовый раствор катализатора и бромид водорода, 
а также фильтрат из блока обработки, из барабанных вакуумных фильтров и прочих мест 
установки. Фильтрат с контролируемой концентрацией катализатора и уксусной кисло-
ты подается вместе с «-ксилолом в окислительные реакторы. 

Окисление п-ксилола и осушка 
Превращение «-ксилола в терефталевую кислоту проводится в окислительных реакторах. 
Жидким сырьем для них служат «-ксилол и фильтрат, отбираемые из резервуара фильтрата. 
Концентрацию катализатора в реакторах контролируют поддержанием его концентрации 
в резервуаре фильтрата на заданном уровне. Сжатый воздух, подаваемый компрессором 
технологического воздуха, барботируется через распределительное кольцо в основании 
сосуда реактора, обеспечивая надлежащее перемешивание реакционной смеси. Скорость 
подачи воздуха подбирается так, чтобы поддерживать заданную концентрацию кислоро-
да в неконденсируемой фазе отходящего газа реактора. Для правильной работы реакторов 
нужна тщательно перемешанная смесь катализатора, воздуха и «-ксилола. Аэрированная 
реакционная смесь, содержащая частицы терефталевой кислоты, практически однородна. 
Сочетание факторов температуры, давления и уровня содержания катализатора обеспе-
чивает почти полное превращение «-ксилола в терефталевую кислоту. Чтобы уменьшить 
унос твердой фазы и осуществить одноступенчатую реализацию разделения уксусной кис-
лоты и воды через форсунки, расположенные в паровом пространстве реактора, подается 
орошение (рециркулирующий слабый раствор уксусной кислоты). 

Продукт реакторов содержит много примесей, поэтому рассматривается как сырая 
терефталевая кислота (кислота-сырец). Его направляют в центрифуги. 



Уксусная кислота 

л-Ксилол 

ТФК полимер-
ного сорта 

Рис. 12.1.2. Упрощенная технологическая схема процесса ЕРТА: 1 — приемник орошения колонны осушки; 2 — парогенератор низкого давления; 
3 — вакуумный испарительный сепаратор; 4 — блок осушки отходящего газа; 5 — вакуумсоздающая система фильтра 
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Головные пары реакторов окисления по линиям большого сечения поступают в ко-
лонну осушки — основной аппарат выведения воды из процесса. Если воду не удалять, 
катализатор в реакторах быстро потеряет активность. Реакция окисления идет с выделе-
нием тепла, за счет чего испаряются уксусная кислота, вода и низкокипящие компонен-
ты. Пары (содержащие, кроме того, азот, непрореагировавший кислород и небольшие 
количества оксида и диоксида углерода) подаются в нижнюю секцию колонны осушки. 
Достаточно высокое теплосодержание паров позволяет отказаться от ребойлера. 

Часть нижнего продукта колонны, состоящего преимущественно из уксусной кисло-
ты, расходуется на разбавление осадка центрифугирования, а также служит сырьем для 
испарителя уксусной кислоты. Остальная часть после охлаждения возвращается в ре-
зервуар уксусной кислоты. Головные пары колонны осушки поступают в конденсаторы. 
Конденсат доохлаждается в приемнике орошения; одна его часть возвращается в колон-
ну в виде орошения, а другая отводится в систему очистки сточных вод. Несконденси-
ровавшаяся часть паров состоит из газов, выделяющихся при реакции, низкокипящих 
органических соединений и следовых количеств таких бромсодержащих веществ, как 
метилбромид. Этот поток поступает в систему обработки отходящего газа. 

Энергия конденсации утилизируется в паросиловом блоке, работающем по циклу 
Ренкина. Тепло, выделяемое при конденсации, подогревает и испаряет рабочее тело 
цикла, которое затем расширяется в детандере и совершает полезную работу. 

Обработка отходящего газа 
Оборудование по обработке отходящего газа можно подразделить на две части: систему 
утилизации энергии газа и систему регенеративного термического окисления и щелоч-
ной отмывки. 

Главная задача регенеративного термического окисления — разрушить органиче-
ские вещества и удалить бромсодержащие соединения из отходящего газа, прежде чем 
он будет выброшен в атмосферу. Так как отходящий газ контактирует в колонне осушки 
с большим количеством жидкости, его состояние близко к точке росы. Чтобы газ, посту-
пающий в детандер, наверняка не содержал свободную жидкость, пары из приемника 
орошения колонны осушки перегревают. Затем отходящий газ проходит через детандер, 
совершая полезную работу. Детандер отходящего газа (вместе с электродвигателем и де-
тандером паросилового блока) приводит в действие главный компрессор технологиче-
ского воздуха. После детандера отходящий газ соединяется с отработанным газом систе-
мы транспортировки продукта и поступает в регенеративный термический окислитель. 
Там происходит окисление летучих органических соединений, в том числе остатков ук-
сусной кислоты, до диоксида углерода и воды. Метилбромид преобразуется в элемен-
тарный бром (Вг2) и бромид водорода (НВг). Степень окисления летучих органических 
соединений, метилбромида и монооксида углерода составляет в типичном случае 99%. 

Окисленный отходящий газ направляется в щелочной скруббер, где подвергается 
удалению элементарного брома и бромида водорода. 

Дожимной компрессор с приводом от электродвигателя получает сжатый воздух 
от главного компрессора технологического воздуха, повышает его давление и подает 
в доокислительные реакторы. 

Отделение кислоты-сырца 
Как уже отмечалось, нижний продукт реакторов окисления содержит много примесей, 
которые для получения продукта необходимо удалить или конвертировать. В процессе 
ЕРТА эта операция предусмотрена. 
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В осадительных центрифугах твердую фазу продукта реакторов окисления отделяют 
от загрязненного раствора уксусной кислоты. Осадок центрифугирования разбавляют 
свежей уксусной кислотой из колонны осушки. Полученная суспензия подается в до-
окислительные реакторы, оборудованные смесителями. Центрифугат, состоящий из ис-
ходного кислотно-катализаторного носителя, тонких частиц кислоты-сырца и приме-
сей, испаряют и направляют в блок обработки фильтрата для отделения растворимых 
и нерастворимых примесей, а также извлечения катализатора и уксусной кислоты. 

Разбавление осадка центрифугирования уксусной кислотой необходимо по несколь-
ким причинам. Во-первых, многие примеси, в том числе паратолуиловая и изофталевая 
кислоты, довольно хорошо растворимы в уксусной кислоте, что позволяет исключить их 
наличие в составе конечного продукта. Кроме того, компоненты катализаторов (Со, Мп 
и Вг) образуют комплексы, растворимые в воде и уксусной кислоте. Заменяя маточную 
жидкость уксусной кислотой, удается вернуть в процесс значительную часть катализатора. 

Доокисление и кристаллизация 
В реакторах доокисления завершаются реакции превращения продуктов частичного 
окисления «-ксилола (паратолуиловой кислоты и 4-карбоксибензальдегида) в терефтале-
вую кислоту, благодаря чему повышается общая степень превращения «-ксилола в ТФК. 
Дело в том, что повышению конверсии «-ксилола в ТФК препятствуют ограничения мас-
сопереноса, обусловленные затруднением диффузии кислорода к молекулам 4-карбок-
сибензальдегида и паратолуиловой кислоты, внедренным в твердофазную терефталевую 
кислоту. Чтобы достичь минимального остаточного содержания паратолуиловой кисло-
ты и 4-карбоксибензальдегида, необходимо доокислить продукт в других условиях либо 
увеличить время реакции. Реакции доокисления проводят в условиях сравнительно высо-
ких температур и давлений. В первый реактор доокисления подают небольшое количество 
сжатого воздуха, служащего источником кислорода для реакции окисления. Туда же для 
поддержания необходимых температур и давлений подают горячие пары уксусной кисло-
ты. Последовательное доокисление в двух реакторах снижает содержание паратолуило-
вой кислоты и 4-карбоксибензальдегида в товарном продукте (ТФК полимерного сорта). 

Вспомогательным оборудованием доокисления служит испаритель уксусной кисло-
ты. В него поступает часть уксусной кислоты с низа колонны осушки, которая подогре-
вается и испаряется за счет теплообмена с паром высокого давления. 

Суспензия, выходящая из второго реактора доокисления, поступает в кристаллиза-
тор, где происходит адиабатическое испарение жидкой фазы. 

Энергия отходящего газа кристаллизатора утилизируется в генераторе пара низкого 
давления. Вырабатываемый пар потребляется в пределах установки. Частично сконден-
сированный газ проходит через конденсатор кристаллизатора и в конечном счете по-
ступает в приемник орошения кристаллизатора. Суспензия из кристаллизатора пода-
ется в вакуумный испарительный сепаратор, где происходят адиабатическое испарение 
под давлением ниже атмосферного и окончательная кристаллизация продукта. Паровая 
фаза из этого сепаратора поступает в конденсатор. В состав оборудования кристаллиза-
ции и испарительного охлаждения входит вакуумная установка. 

Отделение и осушка продукта 
После охлаждения за счет испарения жидкой фазы продукт доокисления поступает в ва-
куумные фильтры непрерывного действия. Барабанные вакуум-фильтры отделяют ТФК 
от жидкого носителя, промывают осадок и направляют его в осушители. Суспензия 
ТФК под действием разности давлений поступает на барабан фильтра. Уксусная кислота 
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с растворенным в ней катализатором проходит через тканевую фильтрующую среду и со-
бирается в приемнике фильтрата, осадок ТФК задерживается фильтром и смывается хо-
лодной жидкостью из резервуара уксусной кислоты. Влажный осадок по наклонному 
лотку опускается на верхний ярус системы осушки. 

Подогреваемый паром вращающийся полый шнек выпаривает уксусную кислоту 
из осадка, одновременно перемещая его через ярусную осушительную систему. Сухой по-
рошок ТФК проходит через шаровой затвор под осушителем и выдувается газом в бункер. 

Газ для транспортировки продукта отбирается из приемника орошения колонны 
осушки. Прежде чем подать этот газ в систему транспортировки, его компримируют, ох-
лаждают и обезвоживают в блоке осушки отходящего газа. Отработанный газ, отбирае-
мый из пылеуловителей бункеров, фильтруют, охлаждают и подают газодувкой в блок 
регенеративного термического окисления, где подвергают удалению примесей. 

Обработка фильтрата и извлечение катализатора 
Общее назначение блока обработки фильтрата — удалить из фильтрата примеси, пере-
шедшие в него из и-ксилола или образовавшиеся в результате нежелательных побоч-
ных реакций в окислительных реакторах. Удалять их необходимо с минимальными ка-
питальными и эксплуатационными затратами и наименьшими потерями катализатора 
и уксусной кислоты. 

Блок обработки фильтрата состоит из нескольких единиц технологического обору-
дования для испарения, азеотропной перегонки, экстракции, фильтрования жидкости 
и щелочной отмывки отходящего газа. 

ОСОБЕННОСТИ И ДОСТОИНСТВА ТЕХНОЛОГИИ ЕРТА 
Технология ЕРТА обладает заметными преимуществами перед традиционными процес-
сами получения ТФК. 

Мягкие условия окисления 
• Минимальный расход и-ксилола (646 кг на 1 т ТФК). 
• Максимальный выход продукта (98,3%). 
• Наименьший расход уксусной кислоты (36 кг на 1 т ТФК). 
• Наименьшая концентрация катализатора. 

Преимущества: экономия переменных затрат. 
• Работа оборудования в условиях более низких температур и давлений. 
• Наименьшая потребная мощность воздушного компрессора. 

Преимущества: сокращение капитальных и эксплуатационных затрат. 

Реакторы окисления 
• Не требуются внутреннее оборудование и смеситель. 

Преимущества: сокращение капитальных затрат и расходов на обслуживание. 

Система извлечения катализатора 
• Максимальная степень извлечения (более 95%). 

Преимущества: экономия переменных затрат. 
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Энергетическая интеграция 
• Простая схема. 
• Выработка 10 тыс. кВт электроэнергии. 

Преимущества: существенная экономия переменных затрат. 

Система обработки отходящего газа 
• Не требуется печь дожига. 
• Не применяются катализаторы на базе благородных металлов. 
• Удобство эксплуатации. 
• Отвечает немецким нормам выброса в атмосферу. 

Преимущества: сокращение капитальных и эксплуатационных затрат. 

Очистка продукта 
Продукт не нуждается в очистке гидрированием, поэтому: 

• нет оборудования высокого давления и энергоемкого вращательного оборудо-
вания; 

• не нужны катализаторы на базе благородных металлов; 
• нет необходимости в источниках высокотемпературного тепла (пар очень высоко-

го давления или масляный теплоноситель); 
• меньше объем сточных вод, направляемых в систему биологической очистки; 
• меньше численность рабочего персонала; 
• отсутствуют внеплановые остановки (нет необходимости в замене катализатора). 

Преимущества: существенная экономия капитальных и эксплуатационных затрат, 
а также расходов на обслуживание. 

Минимальное воздействие на окружающую среду 
• В три раза меньше объем сточных вод. 
• В пять раз ниже нагрузка на систему очистки сточных вод. 
• Самый чистый по сравнению с другими процессами отходящий газ реакторов. 
• Легкость удаления твердых отходов. 

Преимущества: существенная экономия капитальных и эксплуатационных затрат. 

Высокая надежность 
• Простое и удобное в эксплуатации оборудование. 
• Нет проблем закупорки и образования накипи. 
• Время пребывания в эксплуатации 8300 ч/год (по данным завода в Роттердаме). 

Преимущества: существенное увеличение прибыли. 

Дополнительные выгоды 
Эти выгоды обусловлены тем, что себестоимость производства ТФК по технологии ЕРТА 
в среднем на 50 долл. за тонну (в зависимости от местных условий) меньше по сравне-
нию с традиционными технологиями. 

На рис. 12.1.3 показана панорама завода ЕРТА компании Eastman в Роттердаме. 
На правой стороне снимка видны окислительные реакторы. 
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Рис. 12.1.3. Завод ЕРТА компании Eastman в Роттердаме (Голландия), вид сверху 

ЭКОНОМИЧЕСКИЕ ПОКАЗАТЕЛИ ПРОЦЕССА ЕРТА 

Удельный расход сырья, катализатора и химреагентов 

Ожидаемый удельный расход сырья, катализатора и химреагентов (в тоннах исходного 
материала на тонну ЕРТА) приведен в табл. 12.1.2, удельный расход энергоносителей — 
в табл. 12.1.3. 

Таблица 12.1.2. Удельный расход сырья, катализатора и химреагентов (в тоннах 
исходного материала на 1 т продукта) 

Исходный материал Расход 

«-Ксилол 0,646 
Уксусная кислота 0,036 
Кобальт (в пересчете на металлический Со) 0,012 • 10-3 

Марганец (в пересчете на металлический Мп) 0,001 • Ю-3 

Бромид водорода (в пересчете на 48%-ный раствор) 0,0012 
и-Пропилацетат 0,0002 
Каустическая сода (в пересчете на 50%-ный раствор) 0,95 • Ю-3 

Гидросульфит натрия (в пересчете на 40%-ный раствор) 0,88 • 10~3 

Таблица 12.1.3. Удельный расход энергоносителей 

Энергоноситель Расход на 1 т ТФК 

Электроэнергия, кВт-ч 96 
Пар высокого давления, т 0,355 
Пар промежуточного давления, т 0,453 
Деминерализованная вода, т 0,4 
Охлаждающая вода (АТ= 10 °С), т 251 
Воздух для КИПиА, н. м3 7,9 
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Себестоимость производства ЕРТА 

В табл. 12.1.4 приведены сведения о капитальных и производственных затратах для ти-
пичного завода ЕРТА. 

Таблица 12.1.4. Типичные величины капитальных и производственных затрат для нового 
завода ЕРТА 

Номер п/п Элемент затрат Затраты, долл. 

1 Затраты на строительство в пределах границ установ-
ки (без лицензионных отчислений) 

136 ООО ООО 

2 Производственные затраты на 1 т ТФК 458 
2.1 Переменные затраты на 1 т ТФК: 

сырье, катализатор, химреагенты 386 
энергоносители и очистка сточных вод 23 

2.2 Постоянные затраты на 1 т ТФК (14 операторов 
на смену, администрация, обслуживающий персонал 
и др.) 

18 

2.3 Перенос стоимости основных средств, включая амор-
тизацию (10%-ная норма амортизации + 5%-ная кре-
дитная ставка для постоянного капитала (без оборот-
ного капитала)), на 1 т ТФК 

31 

Примечание. Производительность — 660 тыс. т/год, время пребывания в эксплуатации — 
333 сут/год, расчетный ценовой период — IV квартал 2003 г. 

ОПЫТ ПРОМЫШЛЕННОГО ПРИМЕНЕНИЯ 
В табл. 12.1.5 и 12.1.6 соответственно приведены сведения об участии компании Lurgi 
в проектах заводов по производству ТФК и перечень заводов ЕРТА, сооруженных ком-
панией Eastman. 

Таблица 12.1.5. Сведения об участии компании Lurgi в проектах заводов 
по производству ТФК 

Год Страна Технология Мощность, 
тыс. т ТФК/год 

Границы 
участия 

1982 Китай Amoco 36 ЕРСМ 

1989 Тоже Тоже 450 Тоже* 

1991 Испания » 250 ЕГ 

1997 Индия Mitsui 250 То же** 
2003 Китай Lurgi/Eastman/SK 600 

* Проектирование, материально-техническое снабжение, строительство 
и управление проектом. 

** Проектирование и материально-техническое снабжение. 
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Таблица 12.1.6. Перечень заводов ЕРТА, сооруженных компанией Eastman 

Производитель 
ЕРТА Местоположение Страна Мощность, 

тыс. т/год 

Eastman Кингспорт, Теннесси США 215 
Тоже Колумбия, Северная Каролина Тоже 240 

» Роттердам Нидерланды 290 
SK Chemicals* Ульсан Южная Корея 420 
PTPolysindo Караванг Индонезия 350 

* С полной переработкой в волоконные материалы. 
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КСИЛОЛЫ 



Глава 13.1 
ПРОИЗВОДСТВО /7-КСИЛОЛА ИЗ ТОЛУОЛА 

ПО ТЕХНОЛОГИИ РХМАХ™ КОМПАНИИ EXXONMOBIL 
Терри У. Брэдли 

ExxonMobil Chemical Company 
Бейтаун, Техас 

ВВЕДЕНИЕ 
«-Ксилол традиционно получают риформингом бензина. Чтобы увеличить выход «-кси-
лола, проводят изомеризацию о- и ж-ксилола. По мере того как полиэфир — основной 
конечный продукт переработки «-ксилола — вытеснял другие материалы в номенклату-
ре сырья для производства волокон, пленок и пищевых контейнеров, объемы производ-
ства «-ксилола продолжали быстро расти. Увеличение спроса на «-ксилол требовало по-
иска технологий его получения из альтернативных видов сырья. 

Одной из таких технологий стало диспропорционирование толуола. Эта техноло-
гия возникла благодаря открытию конфигурационно-селективных, или формоселек-
тивных, цеолитных катализаторов в начале 1970-х гг. и применению этих уникальных 
материалов в нефтехимических процессах. Технология диспропорционирования толу-
ола первого поколения под названием MTDPш (Mobil Toluene Disproportionation) появи-
лась в 1975 г. Она дает фракцию ксилолов, содержание «-ксилола в которой ограничено 
химическим равновесием между изомерами ксилола и составляет около 24%. «-Ксилол 
из этой фракции выделяют кристаллизацией или адсорбцией. Остальные изомеры кси-
лола (м- и о-ксилол) в целях увеличения выхода «-ксилола обычно изомеризуют. Для 
полного превращения изомеров в «-ксилол приходится устраивать громоздкую систе-
му рециркуляции. 

В 1990-х гт. производство «-ксилола сделало большой шаг вперед: появилась тех-
нология MSTDPш (Mobil Selective Toluene Disproportionation). Ее отличала новаторская 
концепция предварительной обработки загруженного в реактор катализатора (так на-
зываемой селективации), которая впервые позволила поднять концентрацию «-ксило-
ла во фракции ксилолов до величины, значительно превышающей равновесную (более 
чем до 80%). Совершенствование технологии селективации катализатора диспропорци-
онирования ознаменовалось появлением в том же десятилетии процесса РхМах?м. Се-
лективация катализатора РхМах осуществляется еще в процессе его производства. Ре-
зультирующее содержание «-ксилола во фракции суммарных ксилолов превышает 90%. 
Кардинальное повышение концентрации «-ксилола сократило затраты на оборудова-
ние, осуществляющее его очистку, и исключило необходимость изомеризации ксилолов 
для максимального увеличения выхода «-ксилола. На рис. 13.1.1 изображена последова-
тельность развития технологий диспропорционирования толуола. 
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MTDP-
1975 

Рис. 13.1.1. Прогресс в технологиях диспропорционирования толуола 

ХИМИЯ ПРОЦЕССА 
Секрет впечатляющей избирательности процесса РхМах по сравнению с традиционной 
технологией диспропорционирования толуола заключается в формоселективности це-
олитного катализатора и селективирующем агенте нового типа. Правильная селекгива-
ция катализатора дает преимущество повышенной диффузионной способности молекул 
«-ксилола по сравнению с более крупными молекулами о- и ж-ксилола. Толуол, про-
никая в поры цеолита, диспропорционируется на бензол и равновесную смесь изоме-
ров ксилола. Благодаря большей диффузионной способности молекулы «-ксилола по-
кидают поры как минимум в 100 раз быстрее, чем молекулы остальных двух изомеров, 
о-Ксилол и ж-ксилол, остающиеся в катализаторе, попадают под действие его изоме-
ризующей функции, образуя дополнительное количество «-ксилола, и устанавливается 
новое равновесие. Процедура селективации также подавляет активные центры на внеш-
ней поверхности частицы катализатора, что уменьшает вероятность обратной изоме-
ризации «-ксилола при выходе из пор. Через реактор циркулирует водород, подавляя 
коксообразование и поддерживая парциальное давление углеводородов на требуемом 
уровне. Данные рис. 13.1.2 демонстрируют поведение цеолитного катализатора в реак-
торе процесса РхМах. 

Благодаря повышенной активности катализатора температура в начале цикла РхМах 
вплоть до 50 °С ниже, чем в начале цикла MSTDP. Пониженная температура сокраща-
ет потребление энергии и подавляет образование легких газов, уменьшая потери сырья 
на малоценные побочные продукты. 

Отказ от высокотемпературной селективации на месте сокращает номенклатуру обо-
рудования и смягчает требования к жаростойкости металла. В результате уменьшают-
ся капитальные затраты на новые установки и появляется возможность внедрения тех-
нологии в обширный арсенал существующих установок традиционной гидроочистки, 
которые могут простаивать или находиться в резерве. Что более важно, селекгивация 
носит необратимый характер, так что в ней уже нет надобности после начальной загруз-
ки или регенерации катализатора в течение цикла. 
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Внешняя поверхность 
частицы катализатора Селективирую-

агент 

Устья пор 

Меньшие по размерам 

I быстрее, чем молекулы мета- и ортоизомера 

Рис. 13.1.2. Модель избирательности цеолитного катализатора к л-ксилолу 

ОПИСАНИЕ ПРОЦЕССА 
Установка получения /7-ксилола методом диспропорционирования толуола состоит 
из трех основных частей: реакционной секции, секции разделения и секции извлече-
ния w-ксилола. Свежее толуольное сырье и непрореагировавший толуол, возвращаемый 
из секции разделения, смешивают с водородом, подогревают через теплообмен с про-
дуктами реакции и подают в реактор. Молярная кратность водорода к сырью в реакци-
онной смеси, поступающей в реактор, обычно поддерживается в пределах от 1,0 до 1,5. 
Водород помогает поддерживать парциальное давление углеводородов на требуемом 
уровне и противодействует закоксовыванию катализатора. Кратность водорода заметно 
ниже, чем в других технологиях диспропорционирования толуола (от 1,0 до 2,5). Реак-
ции являются умеренно экзотермическими и проводятся в паровой фазе. На рис. 13.1.3 
показана схема реакционной секции. 

Продукты реакции после охлаждения поступают в колонну стабилизации, где 
от жидких ароматических углеводородов отделяется непрореагировавший водород. 
Часть головных паров колонны отбирается в систему газового топлива; остальную 
часть компримируют, смешивают с добавочным свежим водородом и возвращают 
в реактор. Отбор части газа из циркуляционного контура в систему газового топли-
ва необходим для поддержания чистоты водорода, так как побочные реакции крекин-
га в реакторе приводят к образованию (пусть и в небольших объемах) легких углево-
дородных газов. 

Жидкий нижний продукт колонны стабилизации традиционными методами раз-
деляется на бензол, непрореагировавший толуол, смешанные ксилолы и небольшое 
количество ароматических углеводородов С9+. Бензол с установки РхМах отвечает 
промышленным стандартам качества и не требует дальнейшей очистки. Толуол воз-
вращается на вход реактора. Смешанные ксилолы направляются в секцию извлечения 
и очистки и-ксилола. 

На рис. 13.1.4 показана установка РхМах на заводе компании ExxonMobil Chemical 
в Бомонте (Техас). Это первая из построенных «с нуля» установок РхМах. 



Рециркулирующий водород 

Рис. 13.1.3. Реакционная секция установки РхМах 
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Рис. 13.1.4. Установка РхМах на заводе ExxonMobil в Бомонте. Хорошо видны пять 
ректификационных колонн, предназначенных для разделения продуктов реактора РхМах 

(толуола, бензола, неочищенного л-ксилола, тяжелых ароматических углеводородов и легких 
газов). Самый высокий из трех ближайших к дороге технологических сосудов — реактор. 

На этой установке л-ксилол извлекается кристаллизацией. Кристаллизаторы — ряд 
вертикальных сосудов за ректификационными колоннами 

ЭКСПЛУАТАЦИОННЫЕ ХАРАКТЕРИСТИКИ 
Главное преимущество процесса РхМах перед другими процессами селективного диспро-
порционирования толуола состоит в том, что получаемые смешанные ксилолы содержат 
90% и более «-ксилола. Это позволяет максимально увеличить выход товарного продук-
та из данного объема толуола, уменьшить габариты оборудования извлечения п-ксилола 
и снизить соответствующие затраты. Кроме того, открывается возможность реализации 
в новых установках гораздо менее затратного двухступенчатого варианта кристаллиза-
ции, что дополнительно сокращает капитальные затраты. Более низкая температура в на-
чале цикла способствует не только повышению селективности, но и уменьшению рас-
хода энергоносителей и увеличению длительности цикла, а также сокращению расхода 
сырья на менее ценные побочные топливные продукты и сжиженный газ. Длительность 
цикла действующих установок РхМах превышает 5 лет, что выгодно отличает их от устано-
вок с другими технологиями диспропорционирования, цикл которых не превышает 2 лет. 

Что касается производства бензола, при нормальной работе установка РхМах дает его 
меньше, чем другие технологии избирательного к л-ксилолу диспропорционирования 
толуола, но при благоприятных рыночных условиях выход бензола можно увеличить 
за счет проведения процесса в более жестких рабочих условиях. Работа в условиях повы-
шенной жесткости мало отражается на старении катализатора. Производимый бензоль-
ный продукт отвечает промышленным стандартам качества и не требует дальнейшей пе-
реработки на установке экстрактивной очистки. 
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МОДЕРНИЗАЦИЯ И РАСШИРЕНИЕ ПРОИЗВОДСТВА 
ВНЕДРЕНИЕМ ТЕХНОЛОГИИ РХМАХ 
Одно из важнейших достоинств технологии РхМах заключается в возможности увели-
чить с ее помощью мощность существующих установок извлечения «-ксилола из сме-
шанных ксилолов. Для демонстрации этого потенциала технологии были проанализи-
рованы следующие возможные варианты: 

1) дополнение существующей системы извлечения «-ксилола новой установкой РхМах\ 
2) перевод установки селективного диспропорционирования (STDP) на технологию 

РхМах\ 
3) перевод установки неселективного диспропорционирования (TDP) на техноло-

гию РхМах. 
Широко распространены два способа извлечения «-ксилола: кристаллизацион-

ный и адсорбционный. Исследования показали, что производительность кристаллиза-
ционного метода внедрением технологии РхМах можно увеличить на 20—40%. Вместе 
с тем адсорбционный способ в настоящее время пользуется еще большей популярно-
стью (на нем основан, к примеру, процесс Е1ихуГм компании Axens). Поэтому повыше-
ние производительности внедрением технологии РхМах будет рассмотрено здесь в рам-
ках именно адсорбционного метода. 

АРОМАТИЧЕСКИЙ КОМПЛЕКС И УСТАНОВКА РХМАХ 
В состав типичного комплекса по производству ароматических углеводородов 
(рис. 13.1.5) входят установка риформинга, экстракционная установка с оборудованием 
разделения бензола, толуола и ксилола и система извлечения «-ксилола из смешанных 
ксилолов, состоящая из колонны отделения смешанных ксилолов, установки извлече-
ния «-ксилола и установки изомеризации ксилола. 

В большинстве случаев возможности увеличения производительности по «-ксило-
лу ограничены пропускной способностью установки извлечения «-ксилола. В случае 
адсорбционного извлечения узкими местами в основном являются: 1) максимальная 
скорость подачи сырья С8 (смешанных ксилолов) в установку извлечения, опреде-
ляемая пропускной способностью адсорберов или гидравлическими ограничениями; 
2) максимальная скорость выработки рафината С8. Еще одно узкое место установки 
извлечения «-ксилола — пропускная способность колонн экстракции и доочистки. 
Фактическая причина ограничения зависит от конкретной конфигурации комплекса. 

Чтобы увеличить производительность по «-ксилолу без дополнительных затрат 
на модернизацию установок его извлечения и изомеризации ксилолов, можно напра-
вить на установку РхМах (на рис. 13.1.5 заключена в пунктирный прямоугольник) толу-
ол, выделяемый из продукта риформинга, и толуол, образующийся при изомеризации. 

Ниже рассматриваются различные варианты преодоления с помощью технологии 
РхМах узких мест установки извлечения «-ксилола. 

ВАРИАНТ 1: НОВАЯ УСТАНОВКА РХМАХ 
Этот вариант демонстрирует выгоды от дополнения существующей системы извлечения 
«-ксилола новой установкой РхМах. В исходной конфигурации варианта 1 установка не-
прерывного каталитического риформинга подает 30 баррель/сут продукта (риформата) 
в ароматический комплекс с проектной мощностью 350 тыс. т «-ксилола в год. Чтобы 
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добиться такой производительности, смешанные ксилолы необходимо докупать на сто-
роне. Подобная конфигурация (характерная тем, что производительность по /7-ксилолу 
ограничена сырьем, получаемым от риформинга) типична для Азиатско-Тихоокеанско-
го региона, где наблюдается наибольший рост на рынке w-ксилола. В качестве исходных 
данных приняты типичная конфигурация установки извлечения я-ксилола и типич-
ная чистота продукта. Степень превращения этилбензола на установке изомеризации 
равна 75%, структура выхода — типичная для технологий изомеризации, основанных 
на деалкилировании этилбензола. Исходная конфигурация подразумевает, что лимити-
рующим узлом комплекса является установка извлечения я-ксилола. 

Выгоды от добавления новой установки РхМах рассчитывались для двух сценариев. 
В варианте L4 установка извлечения я-ксилола ограничена сырьем С8, в варианте 1В — 
рафинатом С8. Установка РхМах перерабатывает только толуол, выделяемый из продук-
та риформинга. Результаты для варианта 1 сведены в табл. 13.1.1. 

Таблица 13.1.1. Выгоды от добавления новой установки РхМах 

Вариант 
Вариант 1, исходная кон-
фигурация: базовая систе-
ма извлечения л-ксилола 
из смешанных ксилолов 

Вариант 1А: 
новая установка 

РхМах 

Вариант 1 В: 
новая установка 

РхМах 

Ограничивающий фактор Сырье или рафинат С8 Сырье С8 Рафинат С8 

Сырье, тыс. т/год: 
риформат Базовое количество 0 0 
сторонние смешанные 
ксилолы 

40 -40 -15 

водород Базовое количество +1 +2 
Продукты, тыс. т/год: 

газовое топливо Базовое количество +6 +9 
рафинат Тоже 0 0 
бензол » +94 +121 
толуол 273 -221 -273 
/2-ксилол 350 427 472 
тяжелые ароматические 
углеводороды 

Базовое количество +5 +8 

Чистый ДОХОД8'6, 
млн долл./год 

Базовый +11 +17 

Капитальные затра-
ты на установку РхМах?, 
млн долл. 

35 40 

а Прирост чистого дохода (выручки за вычетом производственных издержек) определялся как 
разность между величинами дохода в исходной конфигурации и после добавления установки 
РхМах. В производственных издержках учитываются затраты на энергоносители, оплату труда, ка-
тализатор, транспортировку, прибыль на вложенный капитал и другие расходы. 

6 Цены получены усреднением исторических данных CMAIза период с 1987 по 2002 г. Результаты 
за будущие периоды могут оказаться другими. 

в Капитальные затраты на новую установку РхМах учитывают затраты на основное оборудова-
ние (подготовка сырья, реакторы, разделение продуктов) и сопутствующее оборудование вне гра-
ниц установки, проектно-конструкторские работы и вознаграждение подрядчику. 
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Добавление установки РхМах по варианту 1А увеличивает производительность 
по я-ксилолу на 77 тыс. т/год и по бензолу на 94 тыс. т/год. Необходимость в закуп-
ке смешанных ксилолов (40 тыс. т/год) отпадает, в установке РхМах перерабатывается 
221 тыс. т/год толуола. Если же установка РхМах добавляется по варианту 1В (ско-
рость выработки рафината С8 остается без изменения; перерабатывается весь толуол, 
т. е. 273 тыс. т/год), требуется закупать лишь 25 тыс. т/год смешанных ксилолов. Про-
изводится на 122 тыс. т/год больше я-ксилола и на 121 тыс. т/год — попутного бензола. 
Таким образом, если производительность по я-ксилолу ограничена пропускной способ-
ностью установки извлечения, добавление в производственную схему новой установки 
РхМах может дать от 11 до 17 млн долл. дополнительного годового дохода. 

Возможность обойти ограничение, вызванное недостаточной пропускной способно-
стью установки извлечения, эти два варианта дают благодаря высокой концентрации 
я-ксилола в продукте РхМах. Кроме того, уменьшение концентраций ж-ксилола, о-кси-
лола и этилбензола в продукте РхМах при той же скорости подачи сырья на установку 
извлечения я-ксилола существенно снижает скорость выработки рафината С8. Это об-
стоятельство позволяет увеличить скорость подачи сырья, оставаясь в пределах дости-
жимой скорости выработки рафината С8. 

ВАРИАНТ II: МОДЕРНИЗАЦИЯ УСТАНОВКИ STDP ДО РХМАХ 
В рамках этого варианта рассматривается модернизация существующей установки 
STDP (например, до MSTDP) с переводом на технологию РхМах. В исходной конфи-
гурации ароматический комплекс, схема которого показана на рис. 13.1.5, перераба-
тывает 30 тыс. баррель/сут риформата, причем весь толуол (273 тыс. т/год) поступает 
на установку MSTDP; смешанные ксилолы на стороне не закупаются. Производится 
446 тыс. т/год я-ксилола. Здесь производительность по я-ксилолу ограничена скоростью 
выработки рафината С8. 

Выгоды перевода установки MSTDP на технологию РхМах обусловлены улучшением 
качества я-ксилола, увеличением выхода продуктов и более благоприятными условия-
ми процесса. Результаты, рассчитанные для двух вариантов модернизации, представле-
ны в табл. 13.1.2. 

Таблица 13.1.2. Выгоды перевода установки MSTDP на технологию РхМах 

Вариант 
Вариант II, исход-
ная конфигурация: 
базовая установка 

STDP 

Вариант IL4: тех-
нология РхМах без 
увеличения скоро-
сти подачи сырья 

Вариант IIA техноло-
гия РхМах, скорость 

подачи сырья ограниче-
на пропускной способ-

ностью реактора 

Ограничивающий фактор Рафинат С8 

Сырье, тыс. т/год: 
риформат 

сторонний толуол 
сторонние смешанные 
ксилолы 

Базовое количе-
ство 

0 

0 

Рафинат С 

0 

0 

+18 

Рафинат С8 

0 

+273 
0 
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Таблица 13.1.2, окончание 

Вариант 
Вариант II, исход-
ная конфшурация: 
базовая установка 

STDP 

Вариант 1IA: тех-
нология РхМах без 
увеличения скоро-
сти подачи сырья 

Вариант 1IB: техноло-
гия РхМах, скорость 

подачи сырья ограниче-
на пропускной способ-

ностью реактора 

водород Базовое количе-
ство 

+ 1 +2 

Продукты, тыс. т/год: 
газовое топливо Базовое количе-

ство 
- 1 +8 

рафинат Тоже 0 0 
бензол » - 3 + 117 
толуол » 0 0 
«-ксилол 446 466 585 
тяжелые ароматические 
углеводороды 

Базовое количе-
ство 

+3 + 11 

Чистый ДОХОД8'6, 
млн долл./год 

Базовый +3 +20 

а Прирост чистого дохода (выручки за вычетом производственных издержек) определялся как 
разность между величинами дохода в исходной конфигурации и после перевода на технологию 
РхМах. В производственных издержках учитываются затраты на энергоносители, оплату труда, ка-
тализатор, транспортировку, прибыль на вложенный капитал и другие расходы. 

6 Цены получены усреднением исторических данных CMAI за период с 1987 по 2002 г. Результаты 
за будущие периоды могут оказаться другими. 

По сути, вариант IL4 заключается просто в замене катализатора MSTDP катализато-
ром РхМах. Чтобы сохранить скорость выработки рафината С8 и тем самым максимально 
увеличить производительность по я-ксилолу, на комплекс дополнительно поставляется 
18 тыс. т/год смешанных ксилолов. Производство «-ксилола возрастает на 20 тыс. т/год 
(на 5%); выход бензола и газового топлива сокращается. Чистый доход увеличивается 
на 3 млн долл./год. Потребность в дополнительных капиталовложениях минимальна, 
так как модернизация ограничивается заменой катализатора. 

То обстоятельство, что установка РхМах способна работать при большей удельной 
массовой скорости подачи сырья и меньшей молярной кратности водорода к угле-
водородам по сравнению с установкой MSTDP, позволяет увеличить пропускную 
способность на величину от 20 до 100%, если нет других ограничений. Вариант IIВ 
удваивает скорость подачи сырья, ограниченную пропускной способностью реакци-
онного контура. Так, скорость подачи достигает при этом 646 тыс. т толуола в год, 
для чего на стороне закупается 273 тыс. т/год толуола. Как следствие, объемы про-
изводства «-ксилола и бензола возрастают соответственно на 144 тыс. т/год (+30%) 
и 120 тыс. т/год. Хотя дополнительный ксилол (18 тыс. т/год) не нужен, произво-
дительность по «-ксилолу ограничена скоростью выработки рафината С8. Если за-
менить технологию MSTDP вариантом РхМах и увеличить скорость подачи сырья 
на 100%, годовой чистый доход возрастет на 20 млн долл. Иногда для максимально-
го увеличения скорости подачи сырья при переходе на технологию РхМах приходится 
вносить некоторые изменения в оборудование, но затраты компенсируются приростом 
рентабельности. 
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ВАРИАНТ III: МОДЕРНИЗАЦИЯ УСТАНОВКИ ГОРДО РХМАХ 
Этот вариант, показатели которого приведены в табл. 13.1.3, иллюстрирует выгоды пере-
вода установки TDP (неизбирательное диспропорционирование толуола; в данном случае 
речь идет о MTDP-3) на технологию РхМах. Данные для исходной конфигурации такие же, 
как и в варианте II. Ароматический комплекс перерабатывает 30 тыс. баррель/сут рифор-
мата, весь производимый толуол поступает в установку TDP, смешанные ксилолы не за-
купаются на стороне. Производится 446 тыс. т/год я-ксилола. Как и в варианте II, произ-
водительность по я-ксилолу считается ограниченной скоростью выработки рафината С8. 

Таблица 13.1.3. Выгоды перевода установки TDP на. технологию РхМах 

Вариант III, Вариант IL4: Вариант II1В: Вариант III С: 
исходная переход переход переход на РхМах 

Ranuairr конфшура- на РхМах на РхМах с докупкой то-DapHdH 1 ция: базо- с сохранением с переработкой луола и отказом 
вая установка скорости пода- всего от покупки кси-

STDP чи сырья толуола лолов 

Ограничивающий фактор Рафинат С8 Рафинат С8 Рафинат С8 Отсутствует 
Сырье, тыс. т/год: 

риформат Базовое ко- 0 0 0 
личество 

сторонний толуол 0 0 0 +226 
сторонние смешанные 0 + 148 + 141 0 
ксилолы 
водород Базовое ко- +3 +4 +3 

личество 
Продукты, тыс. т/год: 

газовое топливо Базовое ко- +8 + 12 + 10 
личество 

рафинат Тоже 0 0 0 
бензол » -29 +18 + 103 
толуол » + 107 0 0 
я-ксилол 446 516 563 563 
тяжелые ароматические Базовое ко- - 5 - 2 - 1 
углеводороды личество 

Чистый ДОХОД8'6, Тоже +5 + 12 +17 
млн долл./год 
Капитальные затра- — — 40 60 
ты на установку РхМах 
млн долл. 

а Прирост чистого дохода (выручки за вычетом производственных издержек) определялся как 
разность между величинами дохода в исходной конфигурации и после добавления установки 
РхМах. В производственных издержках учитываются затраты на энергоносители, оплату труда, ка-
тализатор, транспортировку, прибыль на вложенный капитал и другие расходы. 

6 Цены получены усреднением исторических данных СМ4/за период с 1987 по 2002 г. Результаты 
за будущие периоды могут оказаться другими. 

в Капитальные затраты на новую установку РхМах учитывают затраты на основное оборудова-
ние (подготовка сырья, реакторы, разделение продуктов) и сопутствующее оборудование вне гра-
ниц установки, проектно-конструкторские работы и вознаграждение подрядчику. 
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Производство продукта РхМах высокой чистоты вместо смешанных ксилолов TDP 
значительно снижает нагрузку на установку извлечения «-ксилола. Чтобы полностью 
использовать ее пропускную способность, на стороне закупается дополнительное 
количество смешанных ксилолов. Далее, степени превращения толуола в процес-
сах TDP и РхМах сильно различаются (48% для первого и 30% для второго), а про-
пускная способность по толуолу после перехода на технологию РхМах остается той 
же самой; поэтому часть толуола, вырабатываемого процессом РхМах, приходит-
ся выводить с установки как товарный продукт. Переход на технологию РхМах при 
сохранении скорости подачи сырья в реактор дает увеличение выхода «-ксилола 
на 70 тыс. т/год (+15%) и снижение выхода бензола на 29 тыс. т/год; в виде товарного 
продукта выводится 107 тыс. т/год неперерабатываемых излишков толуола. Такая мо-
дернизация требует минимального изменения оборудования и обеспечивает дополни-
тельный годовой доход в размере 5 млн долл. 

Можно внести более существенные изменения в реакторную секцию и систему 
разделения, чтобы перерабатывать весь производимый на установке толуол. Переход 
на технологию РхМах с переработкой всего толуола и подачей на установку извлече-
ния «-ксилола 141 тыс. т/год закупаемых на стороне смешанных ксилолов увеличивает 
производительность по «-ксилолу на 141 тыс. т/год (25%) и дает дополнительный годо-
вой доход в размере 12 млн долл. Если смешанные ксилолы поставляются в недостаточ-
ных объемах, можно увеличить мощность установки РхМах. По варианту IIIC перера-
батывается весь производимый толуол, а также 226 тыс. т/год закупаемого на стороне. 
Объем производства «-ксилола по сравнению с исходной конфигурацией увеличивает-
ся на 111 тыс. т/год (25%), годовой доход возрастает на 17 млн долл. Если в рамках вари-
антов IIIВ и IIIC возникнет необходимость в замене реактора и оборудования разделе-
ния, потребуются дополнительные капиталовложения в размере 40 млн и 60 млн долл. 
соответственно. 

ЗАКЛЮЧЕНИЕ 
Процесс РхМах компании ExxonMobil, воплотивший в себе множество достижений 
в сфере технологий цеолитных катализаторов и их селективации, обладает большим 
потенциалом устранения узких мест существующих установок извлечения «-ксилола. 
Исследовано три варианта их модернизации: 1) дополнение существующей системы 
изомеризации ксилолов и извлечения «-ксилола новой установкой РхМах; 2) пере-
вод установки селективного диспропорционирования на технологию РхМах\ 3) перевод 
установки неселективного диспропорционирования на технологию РхМах. Расчет 
показывает, что прирост объемов производства «-ксилола по этим вариантам модер-
низации составляет от 15 до 30%. Способность процесса РхМах повышать произво-
дительность по «-ксилолу обусловлена рядом факторов, в том числе высокой избира-
тельностью к «-ксилолу, благоприятной структурой выхода, простотой эксплуатации 
и очень длительным циклом работы катализатора. Немаловажно и то обстоятельство, 
что реализация РхМах сопряжена с минимальным техническим риском, так как этот 
процесс представляет собой, по сути, простую технологию гидропереработки. С мо-
мента промышленного внедрения в 1996 г. технология РхМах применялась на семи 
заводах, в том числе через сооружение новой установки и модернизацию существу-
ющей. В табл. 13.1.4 перечислены объекты, на которых применяется технология 
РхМах. 
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Таблица 13.1.4. Опыт промышленного применения технологии РхМах 

Местоположение ТЪш применения Год пуска 

Чалметт, Луизиана Модернизация 1996 
Бомонт, Техас Новая установка 1997 
Бейтаун, Техас Модернизация 1998 
Япония Тоже 2001 
Не указано » 2002 
Корея Новая установка 2003 
Не указано Модернизация 2003 



Глава 13.2 
ТЕХНОЛОГИЯ ИЗОМЕРИЗАЦИИ КСИЛОЛОВ ХУМАХ5" 

КОМПАНИИ EXXONMOBIL 
Терри У. Брэдли 

ExxonMobil Chemical Company 
Бейтаун, Техас 

ВВЕДЕНИЕ 
Успехи ExxonMobil в разработке цеолитных катализаторов привели к заметному улучше-
нию существующих технологий изомеризации ксилолов. Среди них одной из самых пере-
довых является созданная ExxonMobil технология XyMaxSM. Она рассчитана на переработку 
обедненного «-ксилолом сырья, вырабатываемого, например, установкой адсорбционно-
го извлечения «-ксилола. ХуМах характеризуется большим по сравнению с другими про-
цессами выходом «-ксилола, меньшими потерями ксилолов, большей степенью превра-
щения этилбензола и потенциалом преодоления ограничений предыдущих технологий. 

Открыв первый цеолитный катализатор ZSM-5 более 30 лет назад, ExxonMobil с тех 
пор прочно удерживает лидерство в сфере «цеолитных технологий». Вначале ZSM-5 
применяли в процессах каталитического крекинга. Полученный опыт был вскоре ис-
пользован при разработке катализаторов и процессов для производства продуктов не-
фтехимии. В результате в 1975 г. появился процесс изомеризации в паровой фазе (Mobil 
Vapor Phase Isomerization — MVPI). В нем впервые был применен высокоактивный ка-
тализатор изомеризации ксилолов на базе цеолитов. В 1978 г. был представлен процесс 
изомеризации при низком давлении (Mobil Low Pressure Isomerization — MLPI), способ-
ный работать без циркуляции водорода. Он характеризовался малыми потерями ксило-
лов и длительным циклом службы катализатора. 

Коренные изменения в производство ароматических углеводородов внес в 1981 г. 
процесс изомеризации при высоких температурах (Mobil High Temperature Isomerization — 
MHTI). Он обеспечивал более высокую степень превращения этилбензола при меньших 
потерях ксилолов, чем предшествующие процессы. После этого на многих установках 
изомеризации стали применять катализатор MHTI, чтобы увеличить объемы производ-
ства «-ксилола. Технология MHTI, как и последующие процессы изомеризации Exxon-
Mobil, деалкилируют этилбензол, превращая его в бензол и этан. 

В 1990 г. появилась технология MHAI (Mobil High Activity Isomerization), показавшая 
еще большую степень превращения при более низких температурах и меньших по-
терях ксилолов. Этот процесс характеризовался степенью превращения этилбензо-
ла от 60 до 76%, высокой удельной массовой скоростью подачи сырья и низкой мо-
лярной кратностью водорода к углеводородному сырью. Эти особенности позволили 
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производителям преодолеть существующие ограничения без изменения оборудования 
(либо с минимальными его изменениями). 

Еще больше снизил потери ксилолов появившийся в 1999 г. усовершенствованный 
вариант процесса MHAI (AMHAI, от Advanced MHAI), способный работать в широком ин-
тервале значений конверсии и при более низких температурах, чем предшествующие 
процессы. Он особенно хорошо подходит для переработки ксилола, полученного кри-
сталлизацией (последняя имеет преимущество перед адсорбцией в том плане, что дает 
продукт, содержащий больше я-ксилола). 

Последнее пополнение, включенное в арсенал технологий изомеризации ксилолов 
компании ExxonMobil, — это процесс ХуМах. Рецептура катализатора разрабатывалась 
специально для сырья с низким содержанием я-ксилола, остающегося обычно от про-
цессов адсорбционного извлечения последнего. Процесс ХуМах демонстрирует ради-
кальное сокращение потерь ксилолов при высоких степенях превращения этилбензола. 
На рис. 13.2.1 показана история совершенствования технологий изомеризации ксило-
лов компанией ExxonMobil. 

Повышенная 
концентрация 
/7-ксилола в сырье 
(после процессов 
кристаллизационного 
извлечения) 

Пониженная 
концентрация 
п-ксилола в сырье 
(после процессов 
адсорбционного 
извлечения) 

Рис. 13.2.1. Прогресс в технологиях изомеризации ксилолов 

ХИМИЯ ПРОЦЕССА 
Главные реакции в процессе ХуМах — превращение этилбензола в бензол и этилен, 
крекинг неароматических углеводородов и изомеризация обедненного л-ксилолом 
сырья до равновесной смеси ксилолов. Реакции проводятся в реакторе, содержащем 
два слоя разных катализаторов. Катализатор входного слоя деалкилирует этилбензол, 
превращая его в бензол и этилен, и осуществляет крекинг неароматических углеводо-
родов. Во входном слое происходит также гидрирование большей части образующего-
ся этилена до этана, что снижает вероятность потери ксилолов вследствие алкилирова-
ния тяжелых ароматических углеводородов. Катализатор второго слоя оптимизирован 
для изомеризации ксилолов до смеси изомеров с близким к равновесному содержани-
ем я-ксилола. Относительные количества катализаторов в слоях подбираются в зависи-
мости от состава конкретного сырья. Этилбензол сырья в технологиях изомеризации 
либо деалкилируют (до бензола и этилена), либо изомеризуют до ксилолов. Все техно-
логии изомеризации ExxonMobil в двойном каталитическом слое предусматривают де-
алкилирование этилбензола. Этот способ имеет то преимущество, что он не ограничен 
равновесием. Высокоактивный катализатор ХуМах позволяет достичь высокого уровня 
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конверсии этилбензола. Изомеризация этилбензола, в отличие от деалкилирования, 
ограничена химическим равновесием, вследствие чего степень превращения невысо-
ка, больше количество рециркулирующего этилбензола и соответственно выше затраты. 
В случаях модернизации с заменой изомеризации этилбензола на его деалкилирование 
наблюдаемый прирост объема производства «-ксилола достигал 40%. Главный элемент 
такой модернизации — дополнение установки колонной отделения бензола. 

Эта особенность — удаление этилбензола через деалкилирование — важна для пони-
мания преимуществ ХуМах перед более привычными технологиями. Этилбензол — не-
желательный компонент ароматических углеводородов С8, извлекаемых из продукта ри-
форминга. Чтобы обеспечить эффективную работу схемы изомеризации ксилола, нужна 
высокая степень конверсии этилбензола. Она совершенствуется с каждым новым поко-
лением технологии изомеризации ExxonMobil. Не превращенный в реакторе этилбензол 
приходится возвращать на вход процесса, что затрудняет извлечение «-ксилола, увели-
чивает энергозатраты и отнимает часть полезной пропускной способности. Это обстоя-
тельство зачастую позволяет устранить ограничения существующих установок извлечения 
«-ксилола за счет повышения степени превращения этилбензола. На рис. 13.2.2 показан 
прогресс в увеличении степени конверсии этилбензола технологиями изомеризации. 
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Рис. 13.2.2. Степень превращения этилбензола в технологиях изомеризации 

Еще одна группа нежелательных составляющих в продукте риформинга, способных 
препятствовать эффективному извлечению «-ксилола, — неароматические углеводоро-
ды. Входной каталитический слой расщепляет их на легкие газы, которые легко удаляют-
ся в колонне стабилизации. Крекинг неароматических углеводородов (как и конверсия 
этилбензола) предотвращает повышение их концентрации в рециркуляте, нивелирую-
щее полезную пропускную способность и увеличивающее затраты. 

ОПИСАНИЕ ПРОЦЕССА 
«-Ксилол получают преимущественно выделением из смешанных ксилолов, производи-
мых процессом риформинга бензиновых фракций. Остаток после извлечения «-ксилола 
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изомеризуют, превращая о- и JW-КСИЛОЛ в смесь ксилолов, содержащую л-ксилол в рав-
новесной концентрации. 

Свежее ксилольное сырье соединяют с рециркулятом и фракционируют для удале-
ния тяжелых ароматических углеводородов С9+, так как они способствуют закоксовы-
ванию катализатора, снижая его активность и сокращая срок службы. Затем выделен-
ные смешанные ксилолы поступают на установку извлечения л-ксилола. Его обычно 
выделяют фракционной кристаллизацией или адсорбцией. Принцип разделения мето-
дом кристаллизации основан на том, что изомеры имеют разную температуру затвер-
девания. Второй способ использует различия в скоростях адсорбции изомеров специ-
альным адсорбирующим материалом и последующей десорбции. В нефтехимии широко 
применяют оба способа. 

Орто- и мета-ксилолы, выходящие с установки извлечения, смешивают с водородом, 
подогревают путем теплообмена с эффлюентом реактора и догревают в печи пример-
но до 405 °С. Подогретая смесь подается в реактор изомеризации. Водород расходуется 
на насыщение этилена, получаемого при деалкилировании этилбензола, и остаточных 
олефинов сырья. Водород также подавляет закоксовывание катализатора и поддержива-
ет парциальное давление углеводородов в требуемом интервале. Чистота рециркулиру-
ющего водорода должна быть не менее 80 %об.; ее под держивают добавлением свежего 
водорода. Скорость добавления водорода регулируют так, чтобы его молярная кратность 
к сырью составляла 1,0—1,5. 

Во входном каталитическом слое реактора происходит конверсия этилбензола и не-
ароматических углеводородов, в выходном — изомеризация ксилолов до равновесной 
смеси изомеров. Эффлюент охлаждают за счет теплообмена с сырьем и доохлаждают 
водой, затем подают в сепаратор отделения водорода. Водород компримируют и возвра-
щают в реактор, а жидкий продукт направляют в колонну стабилизации. С верха колон-
ны отбираются легкие газы, бензол и толуол, с низа — смесь изомеров. Изомеризат воз-
вращают в начало процесса, где смешивают со свежим ксилольным сырьем. 

ХуМах и AMHAI отличаются от других процессов изомеризации уникальной двух-
слойной каталитической системой. Формоселективные катализаторы ExxonMobil рас-
считаны на деалкилирование этилбензола и крекинг неароматических углеводородов 
во входном (верхнем) слое и на изомеризацию в выходном (нижнем). Нижний слой ка-
тализирует реакции изомеризации и в то же время подавляет нежелательные реакции 
диспропорционирования и переалкилирования, разрушающие ксилолы. 

На технологию двухслойного катализа ExxonMobil можно быстро перевести суще-
ствующие установки деалкилирования или изомеризации этилбензола. Катализаторы 
загружаются в любой реактор нисходящего или восходящего потока, поскольку слои 
разделяются лишь сеткой. Успешно и с небольшими затратами модернизируют, перево-
дя на технологию двухслойного катализа ExxonMobil, и радиально-поточные реакторы. 
На рис. 13.2.3 показана схема процесса ХуМах. 

ЭКСПЛУАТАЦИОННЫЕ ПОКАЗАТЕЛИ 
Улучшение выхода в процессе ХуМах достигается в первую очередь за счет сокраще-
ния потерь ксилола примерно на 65% при переработке обедненного л-ксилолом сырья 
с той же степенью превращения этилбензола. Сокращение потерь ксилола обусловле-
но высокой избирательностью применяемого катализатора деалкилирования. К тому же 
подавляются нежелательные реакции. Конечный результат — повышение выхода л-кси-
лола и снижение выхода толуола и тяжелых ароматических углеводородов. 
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Рис. 13.2.3. Процесс изомеризации ExxonMobil с двумя каталитическими слоями: 
ВО — водяное охлаждение 

В табл. 13.2.1 сравниваются величины выхода продуктов в процессах ХуМах, MHAI 
и AMHAI. Абсолютные значения изменений расхода сырья и выхода продуктов отно-
сительно базового процесса, за который принят MHAI, указаны в тысячах тонн в год. 
При одном и том же объеме производства л-ксилола (300 тыс. т/год) экономический эф-
фект достигается за счет сокращения расхода сырья на 19 100 т/год. Можно увеличить 
на 15 600 т/год объем производства л-ксилола, если сохранить величину расхода сырья. 
Рабочие условия во всех случаях одни и те же. 

Таблица 13.27.1. Выход продуктов в процессе ХуМах 

Абсолютная величина изменения относительно MHAI 
AMHAI ХуМах 

Характеристика MHAI Постоянный 
выход 

/г-ксилола 

Постоянная 
скорость 

подачи сырья 

Постоянный 
выход 

л-ксилола 

Постоянная 
скорость 

подачи сырья 
Расход сырья (смесь ксило- Базовый 6,5 — (19,1) — 

лов), тыс. т/год 
Температура в начале Базовая -20 -20 Базовая Базовая 
цикла, °С 
Выход продуктов, тыс. т/год: 

легкие газы Базовый од 0,2 0,4 0,4 
бензол Тоже 1,5 20 1,6 3,5 
толуол » 6,4 6,0 14,8 14,3 
л-ксилол 300 — 5,1 — 15,6 
тяжелые углеводороды Базовый 1,5 1,3 5,5 5Д 

Примечание. Данные таблицы исходят из следующих допущений: 1) свежее сырье содержит 
15 %масс. этилбензола, 21 %масс. л-ксилола, 43 %масс. jw-ксилола и 21 %масс. о-ксилола; 2) сте-
пень превращения этилбензола постоянна; 3) л-ксилол извлекается адсорбционным методом. 
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Процесс ХуМах специально предназначен для переработки сырья с низким содержа-
нием л-ксилола, которое дают установки адсорбционного извлечения. Если содержание 
л-ксилола в сырье велико (что типично, к примеру, для кристаллизационного извлече-
ния), обычно рекомендуется процесс AMHAI. 

Для производителей, использующих технологию ХуМах, доступны и другие вариан-
ты, помимо работы в режимах наибольшего выхода л-ксилола или наибольшей эконо-
мии сырья. Так, добиться гибкости эксплуатации и преодоления ограничений можно 
повышением степени превращения этилбензола и уменьшением кратности водорода 
к сырью. ХуМах способен оптимально работать при значениях степени превращения 
этилбензола, достигающих 85% (это больше, чем у любой другой технологии промыш-
ленной изомеризации). Благодаря высокой степени превращения этилбензола сокра-
щается объем рециркуляции и повышается концентрация ксилолов в сырье, что увели-
чивает пропускную способность установки изомеризации. 

Благодаря очень высокой стабильности катализаторов ХуМах молярную кратность 
водорода к сырью можно снизить до 1,0. Это меньше, чем у любой другой технологии 
с деалкилированием этилбензола, и значительно меньше, чем у технологий с его изо-
меризацией. Снижение кратности водорода к сырью сильно влияет на экономические 
показатели новых и модернизированных установок. На новых установках при той же 
скорости подачи сырья можно уменьшить необходимую пропускную способность ре-
циркуляционного компрессора и сопутствующего оборудования, получая значительную 
экономию капитальных затрат. В случае модернизации (при том же объеме производ-
ства л-ксилола) можно сократить затраты на энергоносители. Снижение кратности во-
дорода к сырью на модернизируемых установках позволяет также устранить ограниче-
ния скорости подачи сырья, вызванные недостаточной мощностью рециркуляционного 
компрессора или гидравлическими причинами. 

Катализатор ХуМах обеспечивает не только повышение выхода, но и большую сте-
пень крекинга неароматических углеводородов сырья, чем катализатор MHAI. В силу 
этого катализатор ХуМах лучше приспособлен для переработки неэкстрагированного 
сырья, тем самым давая возможность использовать более дешевые источники ксилолов 
и работать на других видах сырья. 

ДЛИТЕЛЬНОСТЬ СРОКА СЛУЖБЫ КАТАЛИЗАТОРОВ ХУМАХ 
Если процесс проводится в неподвижном слое катализатора, срок службы последнего 
имеет большое значение. Благодаря перечисленным ниже особенностям ожидаемый 
срок службы катализаторов ХуМах между регенерациями достаточно велик, составляя 
от 3 до 5 лет. 

1. Двухслойная каталитическая система. Конверсия этилбензола происходит в высо-
коактивном и стойком к закоксовыванию входном слое. Благодаря практически полно-
му деалкилированию этилбензола катализатор изомеризации выходного слоя работает 
в менее жесткой среде и стареет медленнее. 

2. Улучшенная металлическая функция катализатора. Высокая избирательность ме-
таллической функции замедляет старение катализатора и ухудшение качества продукта. 

3. Оптимизированная кислотная функция катализатора. Кислотная функция ката-
лизатора оптимизирована таким образом, что участки с наивысшей кислотной актив-
ностью расположены там, где катализатор наиболее избирателен, и наоборот. Такое 
распределение кислотной функции максимально замедляет нежелательные реакции 
и вызываемое ими старение катализатора. 
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В процессе MHAI тоже применяется двухслойная каталитическая система, длитель-
ность срока службы которой в течение первых циклов превышает 4 года (известен слу-
чай, когда каталитическая система проработала без регенерации целых 10 лет). Катали-
затор ХуМах не менее стабилен, чем катализатор MHAI. 

Еще одно свидетельство стабильности катализатора — первое промышленное при-
менение технологии ХуМах на ароматическом комплексе ExxonMobil в Сингапуре. Ка-
тализатор проработал свыше 4 лет, причем степень превращения этилбензола в течение 
всего этого времени составляла 80%. Судя по наблюдаемой скорости старения, ожидае-
мая длительность срока службы катализатора превышает 5 лет. 

В настоящее время технологии изомеризации ксилолов ExxonMobil применяются 
на 21 действующей установке. Эти установки производят свыше 30% всего «-ксилола, 
получаемого изомеризацией ксилолов. ХуМах, самая передовая технология изомериза-
ции ExxonMobil, впервые была внедрена на комплексе по производству ароматических 
углеводородов в Сингапуре в 2000 г. В табл. 13.2.2 перечислены установки изомериза-
ции, на которых применяются технологии AMHAI и ХуМах. 

Таблица 13.2.2. Опыт промышленного применения технологий ХуМах и AMHAI 

ОПЫТ ПРОМЫШЛЕННОГО ПРИМЕНЕНИЯ 

Место и год применения AMHAI ХуМах 

1999 
Чалметт, Луизиана 
Япония 
2000 
Сингапур 
Япония 
Северная Америка 
Япония 
2002-2003 
Местоположение не указано 
Роттердам 
Бейтаун, Техас 
Местоположение не указано 
Азия 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 

X 



Глава 13.3 
ПРОИЗВОДСТВО /7-КСИЛОЛА 

ПО ТЕХНОЛОГИИ PAREX™ КОМПАНИИ UOP 
Скотг Е. Комиссарис 

UOPLLC 
Дес-Плейнс, Иллинойс 

ВВЕДЕНИЕ 
Процесс Рагех™ компании UOP — новаторский метод адсорбционного извлечения 
«-ксилола из смеси ксилолов. Смесь ксилолов — это смесь ароматических изомеров С8, 
состоящая из этилбензола, п-,м- и о-ксилолов. Температуры кипения этих изомеров на-
столько близки, что разделить их обычной дистилляцией нельзя. В процессе Рагех «-кси-
лол извлекается с помощью твердого цеолитного адсорбента, избирательного к «-ксило-
лу. Противоточное движение жидкого сырья и твердого адсорбента осуществляется без 
физического перемещения последнего и имитируется периодическим переключением 
точек ввода и отбора жидкости вдоль неподвижного слоя адсорбента. Фактически вниз 
по адсорберу перемещается профиль концентраций, а вместе с ним — точки ввода и от-
бора жидкости. Сырье и продукты входят и покидают каждый слой, имея почти один 
и тот же состав. Такая технология часто называется разделением в псевдоподвижном слое. 

В современном комплексе по производству ароматических углеводородов (рис. 13.3.1) 
установка Рагех располагается после колонны отделения ксилолов и действует совмест-
но с установкой Isomar. Сырье, подаваемое в колонну отделения ксилолов, состоит 
из ароматического продукта С8+ установки Platforming и ксилолов, производимых уста-
новкой Tatoray. Фракция С8 с верха колонны отделения ксилолов подается на установку 
Рагех, служащей местом извлечения «-ксилола высокой чистоты (в виде экстракта). Ра-
финат Рагех подается на установку Isomar, где другие ароматические изомеры С8 превра-
щаются в «-ксилол перед возвращением в колонну отделения ксилолов. Полное описа-
ние комплекса по производству ароматических углеводородов можно найти в главе 2.1 
справочника Handbook of Petroleum Refining Processes (3-е изд., под ред. Роберта А. Мейер-
са, издательство McGraw-Hill, 2004)1. 

Установки Рагех компании UOP рассчитаны на извлечение из сырья более 97 %масс. 
«-ксилола за однократный проход при чистоте продукта 99,9% или выше. Установки 
Рагех имеют механически простую и надежную конструкцию, позволяющую обойтись 
без лишних энергозатрат. Коэффициент пребывания в эксплуатации установки Рагех 
обычно превышает 95%. 

1 Основные процессы нефтепереработки. Справочник: пер. с англ. 3-го изд. / [Р. А. Мейерс и др.]; 
под ред. О. Ф. Глаголевой, О. П. Лыкова. — СПб.: ЦОП «Профессия», 2011. — 944 с. — Примеч. отв. ред. 
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Рис. 13.3.1. Комплекс UOP по производству ароматических углеводородов для режима макси-
мального выхода п-ксилола: 1 — гидроочистка бензиновых фракций; 2 — бензольная колонна; 

3 — толуольная колонна; 4 — колонна отделения ароматических углеводородов С9 

СРАВНЕНИЕ ПРОЦЕССА PAREX 
И КРИСТАЛЛИЗАЦИОННОГО ИЗВЛЕЧЕНИЯ 
До появления процесса Рагех «-ксилол извлекали исключительно фракционной кри-
сталлизацией. В рамках этого способа сырье, состоящее из смеси ксилолов, охлаждают 
до температуры - 7 5 °С (—100 °F), при которой «-ксилол осаждается в виде твердых кри-
сталлов. Затем твердую фазу отделяют от маточной жидкости центрифугированием или 
фильтрацией. Окончательная очистка достигается через отмывку кристаллов «-ксилола 
толуолом или «-ксилолом. 

Процесс Рагех после промышленного внедрения в 1971 г. быстро стал самой популяр-
ной технологией извлечения «-ксилола. С тех пор практически на всех новых установках 
по производству «-ксилола применяют именно этот процесс (рис. 13.3.2). 

Главное преимущество процесса адсорбционного разделения Рагех перед технологи-
ей кристаллизационного разделения состоит в том, что за один проход из сырья можно 
извлечь более 97% «-ксилола. На установках же кристаллизационного разделения эв-
тектические ограничения не позволяют получить степень извлечения за один проход 
выше 65%. Это различие четко иллюстрирует рис. 13.3.3, на котором ароматический 
комплекс с установкой Рагех, производящий 250 тыс. т/год «-ксилола, сравнивается 
с таким же комплексом, но с установкой кристаллизационного разделения (Isomar), про-
изводящим 168 тыс. т/год «-ксилола. Верхние и нижние цифры на рисунке показывают 
объем прохождения сырья и продуктов соответственно через комплексы Рагех и Isomar. 
При той же пропускной способности колонны отделения ксилолов и установки изоме-
ризации комплекс Рагех производит примерно на 50% больше «-ксилола. Кроме того, 
увеличивается выход «-ксилола на единицу свежего сырья, так как уменьшение объема 
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Рис. 13.3.2. Суммарная мощность установок извлечения п-ксилола, на которых применяется 
процесс Рагех. В 2002 г. установки Рагех давали 69% общего объема производства л-ксилола 

рециркуляции влечет за собой снижение потерь на установке изомеризации. Сравне-
ние можно провести и исходя из одинаковой производительности по «-ксилолу. В этом 
случае комплекс, использующий кристаллизационное разделение, для производства та-
кого же количества «-ксилола должен иметь колонну отделения ксилолов и установку 
изомеризации большей пропускной способности. Это увеличивает как капитальные за-
траты, так и расход энергоносителей. 

v 
Рис. 13.3.3. Сравнение процесса Рагех с процессом кристаллизационного 

извлечения л-ксилола (потоки в тыс. т/год) 

Большой объем рециркуляции «-ксилола при кристаллизационном извлечении оз-
начает не только увеличение необходимой пропускной способности оборудования 
с повышением расхода энергоносителей, но и менее эффективную работу установки 
изомеризации. Рафинат установки Рагех почти не содержит «-ксилола (менее 1 %масс.), 
тогда как доля последнего в маточной жидкости типичной установки кристаллиза-
ционного извлечения составляет около 9,5 %масс. Концентрация «-ксилола в про-
дукте установки изомеризации не может быть больше равновесной (23—24 %масс.). 
Как следствие, чем выше содержание «-ксилола в сырье установки изомеризации, тем 
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меньше его образуется на установке за один проход. Таким образом, установка изо-
меризации, работающая на рафинате Рагех, производит примерно на 60% больше 
«-ксилола за один проход, чем та же установка, перерабатывающая жидкий остаток 
кристаллизационного процесса. 

В 1997 г. TOP, Washington Group International и Niro Process Technology решили объе-
динить свой более чем 80-летний опыт технологического проектирования, чтобы по-
дойти к производству «-ксилола с различных позиций. Созданный ими альянс поро-
дил в 1998 г. технологию Ну Sorb ХР — процесс, сочетающий в себе упрощенное (с одним 
адсорбером) адсорбционное разделение, одноступенчатую кристаллизацию и скруб-
бер компании Niro. Такое совмещение технологий, будучи интегрированным в суще-
ствующие многоступенчатые установки кристаллизационного разделения, способно 
увеличить производство «-ксилола на 500%. Процесс HySorb вырабатывает 95%-ный 
концентрат «-ксилола, обходя эвтектические ограничения и извлекая за одну ступень 
кристаллизации около 90% «-ксилола при значительно меньшем расходе энергоносите-
лей (на рис. 13.3.2 он входит в категорию «Другие процессы»). Вместе с тем экономиче-
ские исследования показали, что при сооружении новых установок или модернизации 
существующих процесс HySorb ХР не дает каких-либо экономических или технологиче-
ских преимуществ над процессом Рагех. 

ПОКАЗАТЕЛИ ПРОЦЕССА 
За последние 20 лет требования рынка к качеству «-ксилола существенно ужесточились. 
Во времена промышленного внедрения процесса Рагех (1971 г.) стандартная чистота то-
варного «-ксилола составляла 99,2 %масс. К 1992 г. она возросла до 99,7%, причем тен-
денция к ужесточению требований к качеству «-ксилола сохраняется. Все установки 
Рагех, сооруженные после 1991 г., рассчитаны на производство «-ксилола 99,9%-ной чи-
стоты при 97%-ном извлечении за один проход. К производству «-ксилола такой чисто-
ты можно приспособить большинство более старых установок. 

СЫРЬЕ 
Большую часть сырья для «-ксилола получают из нефтяных бензиновых фракций ката-
литического риформинга. Фракция С8+ продукта, производимого современными уста-
новками риформинга (CCR Platforming компании UOP), практически не содержит не-
ароматических примесей и может быть сразу направлена в секцию отделения смеси 
ксилолов. На многих комплексах до половины ксилольного сырья получают конверси-
ей толуола и ароматических углеводородов С9 на установке Tatoray. 

Неароматические примеси в сырье установки Рагех повышают расход энергоносите-
лей и отнимают часть полезного объема, но не влияют на чистоту «-ксилола и коэффи-
циент его извлечения. 

Сырье для процесса Рагех должно пройти предварительное фракционирование 
(в целях выделения ароматической фракции С8) и очистку глиной (обеспечивающую за-
щиту адсорбента). Если установка Рагех перерабатывает сырье, поступающее с НПЗ или 
этиленового завода, оборудование предварительного фракционирования и очистки гли-
ной, как правило, уже предусмотрено в составе комплекса. Если на стороне приобрета-
ется дополнительное сырье, из него предварительно отгоняют легкие фракции, очища-
ют адсорбцией глиной и отделяют фракцию С8. Как правило, сырье для установки Рагех 
должно отвечать требованиям, перечисленным в табл. 13.3.1. 
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Таблица 13.3.1. Требования к сырью процесса Рагех 

Свойство Значение 

л-Ксилол, %масс. > 18 
Этилбензол, %масс. < 20 
Толуол, %масс. < 0,5 
С9 и высшие ароматические углеводороды, %масс. < 1,5 
Неароматические углеводороды, %масс. < 0,3 
Азот, мг/кг <1,0 
Сера, мг/кг <1,0 
Кислотность Без свободной кислоты 
Внешний вид а 

Плотность относительно воды при 15,56/15,56 °С 0,865—0,875 
Плотность при 20 °С, г/см3 0,862-0,872 
Цветовой показатель по платиново-кобальтовой шкале < 20 
Ширина интервала кипения при давлении 101,3 кПа < 5 
(760 мм рт. ст.), °С 
Температура начала разгонки, °С >137 
Температура конца разгонки, °С < 143 

а Прозрачная жидкость без осадка и помутнения при температурах от 18,3 до 25,6 °С 
(от 65 до 78 °F). 

ОПИСАНИЕ ПРОЦЕССА 
Технологическая схема типичной установки Рагех показана на рис. 13.3.4. Разделение 
происходит в адсорбирующих камерах. Последние содержат ряд слоев адсорбента. Слои 
поддерживаются снизу решетками особой конструкции, имеющими распределители. 
Решетки соединены линиями с общим барабанным распределителем. Решетки между 
слоями подают или отводят жидкость из камеры, одновременно получая жидкость 
из верхнего слоя и распределяя ее по расположенному ниже. 

Процесс Рагех относится к семейству процессов адсорбционного разделения Sorbex™ 
компании UOP. Принципы технологии Sorbex одинаковы для разных типов разделения 
и рассматриваются в главе 10.3 справочника «Основные процессы нефтепереработки» 
(ЦОП «Профессия», 2011 г.). Число слоев адсорбента зависит от назначения технологии. 
Адсорбер типичной установки Рагех имеет 24 слоя, соединенных с барабанным распре-
делителем 24 линиями. Из практических соображений на большинстве установок Рагех 
адсорбер выполняют в виде двух камер с 12 слоями в каждой. 

Барабанный распределитель установки Рагех управляет четырьмя потоками: 
• подача сырья: смесь ксилолов; 
• отбор разбавленного экстракта: л-ксилол, разбавленный десорбентом; 
• отбор разбавленного рафината: этилбензол, м- и о-ксилол, разбавленные десор-

бентом; 
• подача десорбента: десорбент, возвращаемый из секции фракционирования. 
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Камера Камера Колонна Колонна Колонна 
А В выделения выделения доочистки 

Рис. 13.3.4. Технологическая схема процесса Рагех 

В любой момент времени активны лишь четыре подводящие или отводящие линии. 
По мере продвижения эпюры состава вниз по адсорбционной камере поворотная за-
слонка периодически переключает позиции точек подвода и отбора жидкости. Жид-
кость, выходящая из нижнего слоя первой камеры, подается насосом на верхний 
слой второй камеры. Второй насос подает жидкость из нижнего слоя второй камеры 
на верхний слой первой. Таким образом, адсорбирующие камеры функционируют как 
единый контур. 

Разбавленный экстракт, отбираемый барабанным распределителем, поступает в ко-
лонну выделения экстракта. Верхний продукт этой колонны направляется в колонну до-
очистки. В ней отделяется толуол, который может содержаться в сырье, и выделяется 
/7-ксилол высокой чистоты. 

Разбавленный рафинат из барабанного распределителя подается в колонну выделения 
рафината. Верхний продукт этой колонны содержит неэкстрагированные ароматические 
компоненты С8: этилбензол, м- и о-ксилолы, а также переходящие из сырья неароматиче-
ские примеси. Далее продукт направляется на установку изомеризации, где образуется до-
полнительное количество «-ксилола, и оттуда возвращается на установку Рагех. 

Десорбент с низа колонн выделения экстракта и рафината возвращается через бара-
банный распределитель в адсорбционные камеры. В этот десорбент переходят все тя-
желые примеси, содержавшиеся в сырье. Чтобы они не накапливались, часть рецир-
кулирующего десорбента пропускают через отгонную колонну, где удаляются тяжелые 
примеси. При нормальной работе сырье установки Рагех подвергается предварительной 
отгонке легких фракций, а затем очистке глиной и отделению фракции С8. Поэтому ко-
личество тяжелых примесей, переходящих в десорбент и подлежащих удалению в отгон-
ной колонне, невелико. 

ОБОРУДОВАНИЕ 
Комплект специального оборудования, необходимого для успешной работы установ-
ки Рагех, поставляется компанией UOP. В комплект входят барабанный распределитель, 
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разделительные решетки адсорбционных камер и система управления распределителем, 
насосами и технологическими потоками. Стоимость этого оборудования включается 
в сметную стоимость монтажа установки Рагех. 

Барабанный распределитель — сложный, высокотехнологичный элемент обору-
дования, специально разработанный UOP для семейства процессов Sorbex. Именно он 
во многом обеспечивает и чистоту продукта, и непревзойденную надежность процесса 
Рагех. Конструкция распределителя совершенствовалась в течение 40 лет промышлен-
ной эксплуатации процессов Sorbex. 

Для успешной работы установки Рагех важны и разделительные решетки адсорбци-
онных камер. Они поддерживают твердый адсорбент и предотвращают его унос техно-
логическими потоками. Решетки также играют роль коллекторов и распределителей, 
подавая и отводя жидкости из камер и перераспределяя по нижнему слою жидкость, по-
ступающую с верхнего слоя. По мере увеличения пропускной способности установок 
Рагех в конструкцию решеток вносились изменения, направленные на обеспечение пра-
вильного распределения потоков при все большем сечении технологических сосудов. 

Система управления Рагех отслеживает скорости технологических потоков и цир-
куляции в адсорбционных камерах и отвечает за правильную работу барабанного 
распределителя. 

Рабочие условия процесса Рагех являются достаточно мягкими, так что все оборудо-
вание можно изготавливать из углеродистой стали. 

Процесс Рагех обычно термически интегрируют с колонной отделения ксилолов, 
подготавливающей сырье для установки Рагех. С верха этой колонны отводится смесь 
ксилолов, с низа — тяжелые ароматические углеводороды. Перед подачей в адсорбер 
Рагех головные пары колонны отдают тепло в ребойлерах колонн отделения экстрак-
та и рафината. 

UOP предлагает теплообменную систему High Flux™ с улучшенной эффективностью 
теплообмена. Трубная система High Flux имеет специальное покрытие, способствую-
щее образованию центров кипения и в 10 раз повышающее коэффициент теплопереда-
чи по сравнению с обычной системой. Применение теплообменной системы High Flux 
в ребойлерах колонн Рагех уменьшает их размеры и позволяет эксплуатировать колон-
ну отделения ксилолов при меньших давлениях. Это сокращает капитальные затраты 
на колонну и снижает расход энергоносителей в ней. 

UOP предлагает также дистилляционные тарелки MD™ с улучшенной четкостью 
разделения. Тарелки MD применяются при высокой нагрузке по жидкости и особенно 
эффективны при малой величине отношения объемных скоростей пара и жидкости. 
Тарелки MD обеспечивают значительную суммарную длину сливного порога и малую 
высоту слоя пены в переливе. Меньшая высота слоя пены позволяет уменьшить рас-
стояние между тарелками. Благодаря этим особенностям можно уменьшить диаметр 
и высоту колонн. Поэтому тарелками MD часто оборудуют колонны отделения ксило-
лов большой пропускной способности, особенно если это позволяет заключить колон-
ну в единый корпус. 

ПРИМЕР ТИПИЧНОЙ УСТАНОВКИ 
В табл. 13.3.2 приведены сводные данные по капитальным затратам и расходу энер-
гоносителей для типичной установки Рагех. За основу взята установка, производящая 
в год 700 тыс. т л-ксилола с чистотой 99,9 %масс. Она соответствует случаю типично-
го интегрированного комплекса UOP по производству ароматических углеводородов, 



рассмотренному в гл. 2.1 справочника «Основные процессы нефтепереработки» 
(ЦОП «Профессия», 2011 г.). Так как установка Рагех термически интегрирована с ко-
лонной отделения ксилолов, последняя тоже учтена в расчетах капитальных затрат 
и расхода энергоносителей. Капитальные затраты рассчитаны в ценах 2002 г. для реги-
она побережья Мексиканского залива. В стоимость включены проектирование, снаб-
жение и поставки, монтаж оборудования и стоимость начальных зарядов адсорбента 
и десорбента. 

Таблица 13.3.2. Капитальные затраты и расход энергоносителей для установки Рагех 
производительностью 700 тыс. т/год п-ксилола 

Статья затрат Расход 

Стоимость с учетом монтажа, млн. долл.: 
колонна отделения ксилолов 32 
установка Рагех 98 

Расход энергоносителей: 
электроэнергия, кВт 5300 
пар промежуточного давления, т/ч (тыс. фунт/ч) 20 (44,05) 
охлаждающая вода, м3/ч (галлон/мин) 174 (766) 
топливо, млн ккал/ч (млн БТЕ/ч) 125 (497) 

ОПЫТ ПРОМЫШЛЕННОГО ПРИМЕНЕНИЯ 
Компания UOP располагает обширным опытом в области адсорбционного разделения. 
Первой из технологий непрерывного адсорбционного разделения в крупных промыш-
ленных масштабах была применена технология Sorbex, изобретенная UOP в 1960-х гг. 
Первая промышленная установка, на которой применялась технология Sorbex, называ-
лась Molex™ и служила для разделения линейных парафинов (вступила в строй в 1964 г.). 
В 1971 г. была введена в эксплуатацию первая промышленная установка Рагех. UOP пре-
доставила свыше 100 лицензий на сооружение установок Sorbex по всему миру. В число 
последних входят 73 установки Рагех, 71 из которых действуют, а 2 находятся на различ-
ных стадиях проектирования и сооружения. Производительность всех этих установок 
составляет от 24 тыс. до 700 тыс. т/год л-ксилола. 
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