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В 70-е гг. прошлого столетия поиск новых ме-
тодов получения моторных топлив из альтерна-
тивного углеводородного сырья (газ, уголь, био-
масса) в сочетании с исследованиями в области
создания новых типов кристаллических металло-
силикатов завершился открытием реакции кон-
версии метанола в жидкие углеводороды. Честь
этого открытия и разработка первого промыш-
ленного процесса получения жидкого топлива из
метанола, названного MTG-процессом (metha-
nol-to-gasoline), принадлежит исследователям
компании Mobil Corp. Появление данной реак-
ции стало началом конкурентного развития тех-
нологий превращения синтез-газа в искусствен-
ное топливо через оксигенаты (метанол, димети-
ловый эфир). При этом синтез-газ получают по
отработанным в промышленности технологиям
из угля, биомассы, природного и попутного неф-
тяного газа.

Волнообразная динамика изменения цены на
нефть приводит к волнообразной интенсивности
исследований в области MTG-процесса, в част-
ности к разработке состава катализатора и раз-
личных вариантов технологий. Одним из наибо-
лее перспективных является вариант технологий
ИНХС РАН (TIPS RAS), предусматривающий од-
ностадийный способ получения ДМЭ из синтез-
газа, объединение в единий циркуляционный
контур реакторов получения ДМЭ и синтетиче-
ских углеводородов, использование оригиналь-
ного катализатора на основе ZSM-5, обеспечива-
ющего низкое содержание дурола в продуктах ре-
акции (без отдельной стадии облагораживания),
варьирование состава получаемой смеси жидких

углеводородов с получением базового компонен-
та автобензинов или легкой бессернистой синте-
тической нефти.

Поскольку в рамках одной технологии воз-
можны различные схемные решения, в данной
работе проведено расчетное исследование ряда
вариантов реализации MTG-процесса и изучено
влияние состава синтез-газа на удельный выход
бензина для оптимальной схемы.

ИСХОДНЫЕ ДАННЫЕ И МЕТОДИКА 
ПРОВЕДЕНИЯ РАСЧЕТНЫХ 

ИССЛЕДОВАНИЙ
Все расчеты проводились в программном па-

кете AspenOne, разработанном компанией Aspen-
Tech. В качестве исходного сырья выбран состав
синтез-газа, отвечающий составу парового ри-
форминга метана без блока очистки от СО2 и вы-
деления Н2, характеризующийся соотношением
Н2/СО = 4.4. Для оценки и сопоставления удель-
ного выхода бензина и конверсии СОх были ис-
пользованы также синтез-газ автотермического и
комбинированного риформинга. Расход свежего
газа принят равным 100 кмоль/ч. Характеристики
исходного сырья представлены в табл. 1.

Расчет реактора синтеза оксигенатов осу-
ществлялся на основании схемы стехиометриче-
ских уравнений (1)–(3):

(1)

H2 + CO2 ↔ H2O + CO, ΔH = +41 кДж/моль, (2)

3 2 2 2CH OH H O CO 3H ,
50.1 кДж моль,H

+ ↔ +
Δ = +

УДК 66.011
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CH3OH ↔ CO + 2H2, ΔH = +90.6 кДж/моль. (3)

Кинетическая модель процесса для бифунк-
ционального катализатора с соотношением ком-
понентов синтез/дегидратация метанола 2 : 1 по
массе разработана в ИНХС РАН [1–3]. Расчет
стадии синтеза оксигенатов проведен при давле-
нии 5.0 и 9.0 МПа для вариантов применения адиа-
батического трехсекционного квенч-реактора и
трубчатого реактора (диаметр трубок 30 × 2.5 мм,
высота 7 м), охлаждаемого кипящей водой. Со-
гласно экспериментальным данным, производи-
тельность катализатора по ДМЭ в расчете на вхо-
дящий синтез-газ заданного состава составляет
140–160 кг/1000 нм3, поэтому загрузка катализа-
тора в реактор для комплекса заданной мощности
составляет около 700 кг.

Для синтеза углеводородов принят двухсекци-
онный адиабатический квенч-реактор, работаю-
щий при давлении 9.0 МПа. Поскольку кинетиче-
ская модель процесса конверсии ДМЭ в синтетиче-
ские углеводороды является достаточно сложной,
расчет реактора проведен на основе эксперимен-
тальных показателей, полученных для цеолитного
катализатора, разработанного в ИНХС РАН: кон-
версия оксигенатов 100%, селективность образо-
вания бензина 80 мас. %.

Расход циркулирующего газа в схемах подби-
рался таким образом, чтобы сохранить опти-
мальный температурный режим работы секций
каждого реактора в интервале кратности цирку-
ляции 4–5.

Для расчета фазовых равновесий углеводород-
ных систем в смеси с легкими газами, в соответ-
ствии с рекомендациями [4], применяли уравне-
ние Пенга–Робинсона:

(4)

(5)

(6)

( ) ( )
,

m m m m

RT aP
V b V V b b V b

= −
− + + −

,i i

i

b x b= ∑

( )0.5( ) 1 ,i j i j ij

i l

a x x a a k= −∑∑

(7)

(8)

(9)

где P – давление; Т – температура; R – универ-
сальная газовая постоянная; Vm – молярный объ-
ем; a, b – параметры уравнения; kij – коэффици-
ент бинарных взаимодействий; Tci – критическая
температура; рci – критическое давление; w – фак-
тор ацентричности.

Для обеспечения максимальной точности рас-
чета были использованы параметры бинарных
взаимодействий kij для некоторых компонентов
(метанол–вода, СО2–вода, СО2–метанол, С4–С3,
С2–С4 и др.), которые содержит база данных As-
pen Plus. Остальные коэффициенты были рассчи-
таны на основе экспериментальных данных по
фазовым равновесиям двухкомпонентных си-
стем, представленных в литературных источни-
ках. В случае отсутствия литературных данных
коэффициент kij определяли, исходя из следую-
щих допущений:

• бинарные параметры СО принимались рав-
ными параметрам СН4;

• бинарные параметры изо-алканов принима-
лись равными параметрам н-алканов;

• бинарные параметры циклоалканов прини-
мались равными параметрам циклогептана;

• бинарные параметры ароматических соеди-
нений принимались равными параметрам С8H10
(Ar) или C9H12 (Ar) в зависимости от полученных
экспериментальных данных.

Для компонентов, характеризующихся значи-
тельным отклонением от идеальности (метанол,
вода, ДМЭ, СО2), с целью повышения точности
моделирования при определении бинарных пара-
метров были использованы литературные данные
по фазовым равновесиям 4-х компонентной си-
стемы [5, 6].

( ),  ,  ,  ,i ci cia fcn T T p w=

( ),  ,i ci cib fcn T p=

= ,ij jik k

Таблица 1. Состав и основные параметры исходных потоков

Исходные параметры Паровой риформинг Автотермический 
риформинг

Комбинированный 
риформинг

Температура, °C 40 40 40
Давление, МПа 2 4 3.5
Состав, об. %
СО 17.1 27.4 22.9
Н2 75.0 64.3 68.5
СО2 6.9 7.3 7.6
N2 1.0 1.0 1.0
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КРАТКИЕ СВЕДЕНИЯ О СУЩЕСТВУЮЩИХ 
ВАРИАНТАХ MTG-ТЕХНОЛОГИИ

Основные варианты технологии, испытанные
к настоящему времени в промышленных, демон-
страционных или непрерывно действующих
крупнопилотных установках, расположенные в
хронологическом порядке, следующие:

– MTG-процесс Exxon Mobil. Усовершенство-
ванная версия – EMRE-технология (Exxon Mobil
Research and Engineering) (США), где использова-
но второе поколение реакторов со стационарным
слоем [7] и схема, оптимизированная по тепло-
вым потокам [8];

– TIPS RAS – технология ИНХС РАН (РФ);
– TIGAS (Topsoe Integrated Gasoline Synthesis)

– процесс компании Haldor-Topsoe (Дания);
– STG+– технология компании Primus Green

Energy (США);
– технология получения синтетических жид-

ких топлив ЗАО СТК “Цеосит” (РФ);
– Syngas to Fuels-технология совместный про-

ект Горной Академии Фрайберга (TU BergAcade-
mie Frieberg) и Chemieanlagenbau Chemnitz GmbH
(ФРГ) – TU & CAC.

MTG-процесс Exxon Mobil. Стадии разработ-
ки, внедрения в промышленность и освоения
MTG-процесса описаны в литературе [9, 10].

На этапе разработки катализатора и аппара-
турного оформления компанией Mobil MTG-
процесс был исследован на стендовых установках
с использованием реакторов со стационарным и
“кипящим” слоем катализатора. В силу ряда причин
наибольшую популярность получила технология со
стационарным слоем катализатора, которая была ре-
ализована в 1985 г. в г. Мотунуи (Таранаки, Новая Зе-
ландия) на первом заводе по получению бензина
мощностью около 1.4 млрд м3/год по природному га-
зу (570 тыс. т/год по бензину). Блок-схема производ-
ства представлена на рис. 1а.

Синтез углеводородов осуществлялся при тем-
пературе 400–420°C и давлении 2.0–2.5 МПа из
ДМЭ, получаемого дегидратацией метанола. Для
поддержания заданного температурного режима
в реакторе синтеза бензина схемой был преду-
смотрен рецикл газообразных продуктов на вход
в реактор. Получаемый MTG-бензин содержал в
своем составе около 5.5 мас. % дурола (1,2,4,5-
тетраметилбензола), присутствие которого неже-
лательно из-за возможности коксообразования и
срыва режима работы двигателя. В связи с этим,
предусмотрена стадия очистки топливной фрак-
ции с температурой кипения выше 177°C от тяже-
лых компонентов на многофункциональном метал-
ло-кислотном катализаторе. В конечном продукте
содержание дурола составляло менее 2 мас. %. До-
стигаемая селективность образования бензина в
расчете на углеводороды в MTG-процессе состав-
ляет 85–90 мол. % [11]. Производство бензина на

данном заводе осуществлялось с 1985 по 1997 гг. и
было остановлено по экономическим причинам.

Основной недостаток технологии Mobil – осу-
ществление различных стадий процесса – от кон-
версии природного газа до синтеза бензина – при
разном давлении, что отражается на энергозатра-
тах, связанных, в основном, с блоком получения
синтеза-газа, его компремирования и синтезом
метанола и ДМЭ.

В Китае задача увеличения энергоэффектив-
ности технологии Mobil была решена за счет гази-
фикации угля при высоком давлении. В 2009 г. в
провинции Шаньси была введена в эксплуата-
цию установка мощностью 110 тыс. т/год по бен-
зину – проект JAMG I, где синтез бензина осу-
ществляли с применением стационарного слоя
катализатора на основе усовершенствованного
MTG-процесса компании Exxon Mobil, так назы-
ваемая EMRE-технология. В 2011 г. приобретена
лицензия на новый MTG-комплекс мощностью в
25000 баррелей в сутки (JAMG II) [11].

В 1980-х гг. задача разработки энергосберегаю-
щей технологии независимо друг от друга была
решена ИНХС РАН (РФ) и компанией Haldor
Topsе (Дания) путем использования единого цир-
куляциононого контура для двух стадий – синте-
за ДМЭ/оксигенатов и бензина. В случае Haldor
Topse задача увеличения энергоэффективности
решалась путем снижения давления на стадии
синтеза метанола. Было показано, что равновес-
ная конверсия СО и СО2 в окси-содержащие про-
дукты (метанол и ДМЭ) при относительно низ-
ком давлении выше, чем просто в метанол, а во-
влечение ДМЭ в синтез бензина не препятствует
его образованию. В ИНХС РАН снижение энер-
гозатрат достигли за счет использования в каче-
стве сырья ДМЭ, разработки бифункционально-
го катализатора его одностадийного синтеза и
разработки высокомодульного цеолита синтеза
углеводородов, на котором при высоком давле-
нии дурол образуется с низкой селективностью.

TIPS RAS-технология. В СССР конверсия ме-
танола в углеводороды на цеолитных катализато-
рах была впервые осуществлена в 1978 г. в
ГрозНИИ. В 1983 г. на основе результатов [12]
предложено схемное решение процесса, которое
предполагает синтез бензина из метанола при
температуре 410–430°C, давлении 0.6–0.8 МПа в
шестиступенчатом адиабатическом реакторе. Охла-
ждение контактного газа между ступенями в реак-
торе осуществляется с помощью холодных квенчей,
в качестве которых используется газ рецикла по-
сле охлаждения и конденсации жидких продук-
тов – воды и бензина.

Открытие реакции одностадийного синтеза
ДМЭ на бифункциональных катализаторах ин-
тенсифицировало в мире интерес к возможности
получения бензина не только из метанола, но и из
ДМЭ. При этом в первых исследовательских рабо-
тах тех лет было показано, что применение чистого

2*
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Рис. 1. Блок-схемы GTL-процессов: (а) MTG-процесс Exxon Mobil на заводе в Новой Зеландии, (б) технология ИНХС
РАН, (в) TIGAS процесс Haldor Topse, реализованный на пилотной и демо-установке, (г) STG+ технология Primus
Green Energy, (д) GTL-технология ЗАО СТК “Цеосит”, (е) STF-технология CAC&TU Фрайберг.
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ДМЭ приводит к сильному адиабатическому разо-
греву слоя катализатора и высокому содержанию
ароматических соединений в продукте, в том числе
дурола (4–8 мас. %).

В 2001 г. ИНХС РАН был предложен один из
вариантов MTG-технологии [13], в котором син-
тез ДМЭ и бензина осуществляется в одном реак-
ционном аппарате, работающем на проток при
давлении 5.0 МПа. Снижение адиабатического
разогрева в результате протекания экзотермиче-
ских реакций было достигнуто за счет использо-
вания в качестве исходного сырья синтез-газа с
высокой концентрацией азота (более 50 об. %)
получаемого путем парциального окисления уг-
леводородного газового сырья кислородом возду-
ха в проточном химическом реакторе с охлаждае-
мыми стенками, созданном на базе ракетного
двигателя. Производимый бензин характеризо-
вался высоким содержанием ароматических со-
единений (30 мас. %).

Задача получения высокооктанового бензина
с низким содержанием дурола при малом адиаба-
тическом разогреве была решена [14–16] за счет
модифицирования цеолитного катализатора ме-
таллами (Pd, Zn, Zr, La), проведения процесса
при высоком давлении (до 10.0 МПа) и использо-
вании ДМЭ в смеси с синтез-газом и парами во-
ды. Проведение процесса в проточном режиме
работы двух реакторов реакционного узла (одно-
стадийный синтез ДМЭ, синтеза бензина, [14]) по-
казало относительно невысокую производитель-
ность катализатора – 30 г/м3 синтез-газа. За счет
объединения двух реакторов в единый циркуляци-
онный контур [15, 16] было достигнуто увеличение
производительности до 120 г/м3 синтез-газа. Было
показано, что разработанная рецептура и способ
приготовления катализатора, а также способ син-
теза бензина позволяют использовать в качестве
исходного сырья синтез-газ различного состава.
При этом получаемый бензин может содержать от
16 до 30 мас. % ароматических соединений при
низкой концентрация дурола (менее 1.5 мас. %).

Позднее в ИНХС РАН были синтезированы
новые катализаторы как для осуществления реак-
ции одностадийного синтеза ДМЭ, так и для ре-
акции синтеза бензина с высоким его выходом. С
их использованием были проведены исследова-
ния возможности снижения содержания арома-
тических соединений в продукте за счет удаления
метанола из смеси оксигенатов путем охлаждения
и конденсации потока. Исследования показали,
что отделение водно-метанольной фракции по-
сле реактора синтеза оксигенатов приводит не
только к снижению содержания ароматических
соединений в получаемой смеси углеводородов
до 8 мас. %, но и к повышению селективности по
углеводородам до 80 мас. % и увеличению срока
службы катализатора до регенерации [17]. На ос-
нове этих исследований разработаны варианты
MTG-процесса для получения базового компо-

нента автобензинов и легкой бессернистой син-
тетической нефти. Возможные варианты блок-
схемы для технологии TIPS RAS представлены на
рис. 1б.

TIGAS-процесс Haldor Topse. Испытания и от-
работка TIGAS-процесса были осуществлены для
двух схемных решений с использованием пилот-
ной и демо-установок. При этом в испытаниях в ка-
честве катализатора синтеза бензина в 1980-х гг. ис-
пользовался цеолитный катализатор фирмы
Exxon Mobil типа HZSM-5. В настоящее время Hal-
dor Topse производит катализатор для MTG-про-
цесса – GSK-10, который применяется в Китае [18].

В обеих схемах на стадии синтеза оксигенатов
использовался трубчатый реактор, а на стадии
синтеза углеводородов – аппарат адиабатическо-
го типа [19]. С целью снижения концентрации
СО2 в системе была предусмотрена стадия амино-
вой очистки синтез-газа. Блок-схема процесса,
реализованного при опытных пробегах, пред-
ставлена на рис. 1в.

Позиционируемое компанией Haldor Topse в
разработанном варианте технологии MTG-про-
цесса сочетание комбинированного риформинга
природного газа, одностадийный синтез оксиге-
натов, отсутствие стадии промежуточного их вы-
деления и испарения позволяет в схемном реше-
нии TIGAS поддерживать на всех стадиях давле-
ние, близкое к 5.0 МПа. Однако относительно
высокое давление на стадии синтеза бензина при-
водит к тому, что получаемый продукт так же, как
и в первом варианте MTG-процесса, характери-
зуется высоким содержанием дурола 4–8 мас. % и
необходимо его последующее облагораживание.
Кроме того, как отмечают сами разработчики
TIGAS процесса, применение комбинированного
риформинга на стадии получения синтез-газа поз-
воляет увеличить давление синтеза и исключить
стадию компримирования синтез-газа. Однако
снижение затрат на компремирование компенси-
руется необходимостью строительства установки
криогенного разделения воздуха для получения
кислорода.

Наблюдаемое в последние годы расширение
использования нетрадиционного углеродсодер-
жащего сырья, таких как уголь и биомасса, при-
вел к возобновлению интереса к разработкам
Haldor-Topsoe с применением синтез-газа с высо-
ким содержанием СО, особенно в США и Китае.
Например, в основе проекта биобензин (2010),
разработанного департаментом энергетики DOE
(США), лежит интегрированная схема с исполь-
зованием процесса термохимической конверсии
древесной биомассы для получения синтез-газа.
В настоящее время по данной технологии в Ин-
ституте газовой технологии в Des Plaines (США)
работает демонстрационная установка мощно-
стью 25 т/сут по древесине. В будущем планиру-
ется строительство промышленных установок
мощностью по древесине 1000 т/сут [7, 20].
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STG+-технология Primus Green Energy. Идея
объединения нескольких стадий использована и в
разработке технологии Syngas to gasoline plus
(STG+), которая предполагает проведение в еди-
ном циркуляционном контуре при давлении 5.0–
10.0 МПа четырех процессов: синтеза метанола,
синтеза ДМЭ, синтеза бензина и гидрооблагора-
живания/трансалкилирования продукта [21]
(рис. 1г).

Процесс проводится при высокой кратности
циркуляции – от 9 и выше, при этом на каждой
стадии используется реактор со стационарным
слоем катализатора. Схемой предусмотрена воз-
можность подачи части циркулирующего синтез-
газа в реактор синтеза бензина в случае, если в
нем наблюдается высокая концентрация
олефинов [21]. Предлагается также рецикл воды,
синтезируемой в процессе, на стадию парового ри-
форминга метана. Получаемый бензин (фракция
32–172°C) характеризуется ОЧИ 87-92 и содержа-
нием ароматических соединений до 26 мас. % при
концентрации дурола менее 0.1 мас. % [22].

GTL-технология ЗАО СТК “Цеосит” реализо-
вана ОАО “Газпром промгаз” в Каменск-Шах-
тинском в 2013 г. на экспериментальной установ-
ке мощностью до 100 л/сут по продукту в реакто-
рах со стационарным слоем. Отличительная
особенность технологии – получение синтетиче-
ских жидких топлив из синтез-газа на бифункци-
ональных катализаторах, разработанных на осно-
ве цеолита типа ZSM-5 или ZSM-11 и металок-
сидного компонента (ZnO, Cr2O3, W2O5).

Анализ патентной литературы показал, что
фирмой ЗАО СТК “Цеосит” предлагается два
схемных решения. Первое из них подразумевает
конверсию синтез-газа в углеводороды в одну
стадию, состоящую из двух реакционных зон
[23–25]. Процесс осуществляется без конденса-
ции и выделения продуктов между двумя зонами
(рис. 1д) в едином циркуляционном контуре при
кратности циркуляции равной 3–50, давлении
4.0–10.0 МПа (предпочтительно 8.0 МПа) и тем-
пературе в зонах реакции Т1 = 340–420°C и Т2 =
340–460°C.

Второй вариант предполагает наличие двух от-
дельных стадий – синтеза оксигенатов и углево-
дородов, для каждой из которых предусмотрен
свой циркуляционный контур по газу [23, 26]
(рис. 1 д2). Между стадиями контактный газ охла-
ждают и конденсируют с выделением воды,
ДМЭ [23] или СО2 [26]. В патенте [26] отмечено,
что стадия синтеза оксигенатов, в свою очередь,
может так же состоять из двух реакционных зон,
работающих в разном температурном режиме.
Давление на стадии синтеза оксигенатов состав-
ляет 2.0–8.0 МПа и температура 200–400°C, на
стадии синтеза бензина – 8.0 МПа [23] или 1.0–
4.0 МПа [26] и температура 320–460°C.

Селективность образования бензина составляет
75–82 мас. %, а получаемый продукт в зависимости
от состава применяемого катализатора может со-
держать от 20–25 до 40–50 мас. %. ароматиче-
ских соединений при содержании бензола 0.3–
0.8 мас. %.

Технологию предлагается также использовать
для переработки синтез-газа с высоким содержани-
ем инертов (N2 + CO2 до 30 об. % ), получаемого, на-
пример, при переработке шахтного метана, метана
угольных пластов, коксовых газов [27–30].

Согласно приведенным в патентах примерам
особенностями технологии является необходи-
мость использования синтез-газа с соотношени-
ем Н2/СО близким к 2.3 и высокая кратность цир-
куляции (10–25).

STF-технология – проект Chemieanlagenbau
Chemnitz GmbH (САС), Горной Академии Фрай-
берга (TU BergAcademie Frieberg) и KIT Group.
Компанией CAC разработаны для MTG-процес-
са оригинальные конструкции трубчатых реакто-
ров синтеза метанола и углеводородов. Для охла-
ждения реактора синтеза метанола применяется
кипящая вода, а в реакторе синтеза углеводоро-
дов предусмотрено два хладоагента: в основном
контуре для отвода тепла реакции используют рас-
плавы солей [31, 32], а во вспомогательном конту-
ре – расплавы солей охлаждаются кипящей водой
с выработкой пара высоких параметров [33].

Конструкторские разработки компании САС
реализованы нa двух пилотных установках. На пер-
вой из них в основе использована STF-технология
(Syngas to Fuels), разработанная Горной Академией
Фрайберга и впоследствии запатентованная сов-
местно с САС [33]. Блок-схема STF-процесса пред-
ставлена на рис. 1е.

Отличительные черты разработки TU & САС –
наличие двух отдельных газовых циркуляцион-
ных контуров для стадий получения оксигенатов
(преимущественно метанола) и синтеза бензина,
а так же стадия каталитической очистки водной
фазы путем конверсии метанола до водорода, СО
и СО2. Схемой предусмотрена также возможность
возврата непрореагировавшего метанола в реак-
тор синтеза бензина и дополнительный рецикл
водорода и оксидов углерода на вход реактора
синтеза оксигенатов.

Синтез оксигенатов осуществляется при тем-
пературе 250°C и давлении 4.0–6.0 МПа, а синтез
бензина при 360–410°C и давлении 0.5–1.5 МПа
[34]. Конверсия метанола на стадии синтеза угле-
водородов составляет 92.0–99.8%. ОЧИ бензина
(фракция 20–200°C) составляет 93–95 при содер-
жании ароматических соединений 22–30 мас. % и
дурола до 3.0 мас. % [35].

В другом варианте технологии [32, 36] первая
стадия предполагает газификацию биомассы
(древесины) по технологии Lurgi с получением
синтез-газа с соотношением Н2/СО = 1. Вторая



НЕФТЕХИМИЯ  том 56  № 6  2016

ВЫБОР СХЕМНОГО РЕШЕНИЯ GTL-ПРОЦЕССА 573

стадия представляет собой одностадийный син-
тез ДМЭ в трубчатом реакторе САС при темпера-
туре 250°C и давлении 5.5 МПа, работающем в
своем циркуляционном контуре. Синтез бензина
осуществляется при давлении 2.5 МПа (Т =
= 350–450°C) также по схеме с рециклом.

Таким образом, анализ известных схемных ре-
шений синтеза бензина позволяет сделать следу-
ющие выводы. Во всех вариантах исходным сы-
рьем для получения бензина являются оксигена-
ты, в том числе метанол, ДМЭ или их смесь.
В опытных пробегах показано, что в случае ис-
пользования немодифицированного цеолита
ZSM-5 увеличение давления приводит к увеличе-
нию ароматических соединений, в частности ду-
рола. В связи с этим, процесс синтеза бензина
осуществляется при пониженном давлении 1.0–
2.5 МПа, а в существующих схемных решениях
обязательно предусмотрен блок гидрооблагоражи-
вания/гидроизомеризации.

По результатам испытаний ряда технологий
бензин предпочтительно получать в условиях
проточно-циркуляционной схемы. Циркуляция
газа решает две технологические задачи: 

– снижает коксообразование и увеличивает
срок службы катализатора синтеза бензина; 

– позволяет проводить процесс в условиях с
приемлемым адиабатическим разогревом, что
благоприятно сказывается на селективности об-
разования бензина.

Рецикл может быть организован в нескольких
вариантах:

1. Только на стадии синтеза бензина (Exxon
Mobil). На стадии синтеза оксигенатов в этом слу-
чае возможно применение как адиабатического,
так и трубчатого реактора.

2. Каждый блок может работать в своем цирку-
ляционном контуре (TU & CAC, ЗАО СТК “Цео-
сит”).

3. Несколько блоков могут работать в едином
циркуляционном контуре аналогично вариантам
технологии ИНХС РАН (TIPS RAS), Haldor Topse
(TIGAS) и Primus Green Energy (STG+).

Наиболее многоцелевым по продуктам, с вы-
сокой селективностью по целевому продукту, с
минимальным числом блоков, что крайне важно
для создания модульных установок небольшой
мощности, является вариант технологии ИНХС
РАН (TIPS RAS). При этом необходима оптими-
зация схемных решений для разработанного ва-
рианта технологии MTG-процесса с учетом того,
давление для каждой стадии процесса может быть
как одинаковым, так и разным, в зависимости от
активности катализаторов, а блок стабилизации
продукта обычно реализуется в рамках стандарт-
ных решений.

РЕЗУЛЬТАТЫ РАСЧЕТОВ 
ПО ОПТИМИЗАЦИИ GTL-СХЕМЫ 

ДЛЯ ТЕХНОЛОГИИ ИНХС РАН (TIPS RAS) 
И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

С целью выбора оптимальной технологической
схемы для варианта технологии ИНХС РАН были
рассмотрены 5 схемных решений (см. рис. 2).

Общие черты всех схем в рамках варианта тех-
нологии ИНХС РАН:

• компримирование синтез-газа до давления
стадии синтеза оксигенатов (5.0 МПа для схем
№ 1, 2, 5 и 9.0 МПа для схем № 3, 4);

• охлаждение, конденсация и сепарация про-
дуктов после стадии синтеза оксигенатов – выде-
ление газовой фазы и водного конденсата;

• разделение водного конденсата после стадии
синтеза ДМЭ в ректификационной колонне с вы-
делением воды, метанола и ДМЭ;

• использование газовой фазы после охлажде-
ния, конденсации и разделения контактного газа
синтеза ДМЭ в качестве сырья для синтеза угле-
водородов;

• рецикл жидкого метанола на вход в реактор
синтеза оксигенатов для схем № 2–5;

• охлаждение, конденсация и сепарация кон-
тактного газа после стадии синтеза бензина в
трехфазном сепараторе с выделением газовой,
органической и водной фаз.

Схема 1 предполагает синтез ДМЭ в трубчатом
реакторе при давлении 5.0 МПа. Применение
трубчатого реактора исключает возможность ре-
цикла газовой и жидкой фаз во избежание срыва
теплового режима. В связи с чем, выделяемый
ректификацией метанол и ДМЭ в жидкой фазе
подаются в реактор синтеза бензина. На стадии
синтеза бензина принят двухсекционный адиаба-
тический реактор, работающий с циркуляцией
газового потока из сепаратора. Схема включает в
себя три компрессора: два нагнетательных и один
циркуляционный. Особенностью схемы является
значительное образование СО2 16.6 мас. % (кон-
центрация СО2 в газовом потоке на вход в реактор
синтеза бензина 11.2 об. %).

Схема 2 предполагает работу каждого реактора
в отдельном циркуляционном контуре при раз-
ном давлении, т.е. предусмотрен промежуточный
между стадиями дожимной компрессор.

Как было отмечено выше, в этой схеме и далее
на стадии синтеза оксигенатов используется трех-
ступенчатый адиабатический реактор, примене-
ние которого позволяет осуществлять возврат
жидкого метанола после разделения водного кон-
денсата на первую ступень катализатора, что в
свою очередь решает проблему двухпродуктовно-
сти схемы и может благоприятно сказываться на
качестве получаемого продукта [17].

Расчеты показали, что циркуляция непрореа-
гировавшего синтез-газа на блоке синтеза ДМЭ
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приводит к увеличению концентрации водорода
в потоке на вход в реактор, и как следствие, до-
стигается увеличение конверсии СОх. Кроме то-
го, происходит накопление диметилового эфира
в контуре, и его концентрация в жидкой фазе так
же увеличивается. Таким образом, выделяемый
отдельным потоком в ректификационной колон-
не жидкий диметиловый эфир частично исполь-
зуется в качестве квенча в реакторе синтеза бен-
зина.

Схема 3. С целью увеличения производитель-
ности катализатора синтеза оксигенатов и сниже-
ния количества компрессоров расчет схемы 2
проведен для случая одинакового давления на
обеих стадиях – 9.0 МПа (схема 3). При этом на-
блюдается увеличение растворимости ДМЭ в
водном конденсате 1-ой стадии: соотношение
ДМЭ(ж)/ДМЭ(г) на входе в реактор синтеза бен-
зина составляет 3.1 по массе. Для сохранения оп-
тимального температурного режима катализатора
синтеза бензина, жидкий ДМЭ, в отличие от
схемы 2, используется как основной поток, а газо-
вая фаза после блока сепарации стадии синтеза
ДМЭ – в качестве квенча между ступенями катали-
затора.

Схема 4 представляет собой систему двух реак-
торов, работающих в едином циркуляционном
контуре при давлении 9.0 МПа. От всех рассмот-
ренных выше она отличается наименьшим коли-
чеством компрессоров и отсутствием жидкого по-
тока ДМЭ.

Схема 5 – дополнительно нами рассмотрен ва-
риант осуществления процесса в едином контуре,
но при разном давлении стадий: синтез ДМЭ при
5.0 МПа, синтез бензина при 9.0 МПа. В связи с
этим в схему включен нагнетательный компрес-
сор, находящийся внутри циркуляционного кон-
тура.

В качестве параметров для сравнения были
приняты удельный выход бензина в расчете на
поданный углерод СО и СО2 (кг/кгС), конверсия
СО и СО2 (%), массовое соотношение ДМЭ и ме-
танола на входе в реактор синтеза бензина, сум-
марная мощность компрессоров. Результаты рас-
четного исследования представлены в табл. 2.

Сопоставление результатов расчетного иссле-
дования схем 1 и 2 показывает, что применение
адиабатического многоступенчатого реактора по
сравнению с трубчатым реактором для принятого
катализатора синтеза ДМЭ более выгодно: сниже-
ние конверсии по СО с 71.0 до 56.3% компенсиру-

Рис. 2. Блок-схемы, принятые для расчета.
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ется увеличением конверсии по СО2 до 38.3%, что
приводит к увеличению общей конверсии СОх c
36.7 до 51.1% и выходу бензина с 0.33 до 0.37 кг/кгС.
Следует отметить, что при этом увеличивается
массовое соотношение ДМЭ/метанол с 1.52 до
18.5 и возрастает общая мощность компрессоров
с 163.9 до 189.4 кВт за счет мощности циркуляци-
онного компрессора.

Увеличение давления на стадии синтеза ДМЭ
(сопоставление схем 3 и 2), как и ожидалось, при-
вело к увеличению общей конверсии СОх с 51.1 до
72.0%, увеличению выхода ДМЭ почти в два раза
и соответственно удельного выхода бензина с 0.37
до 0.65 кг/кгС. Суммарная мощность компрессо-
ров при этом осталась практически неизменной.

Как видно из табл. 2, объединение двух реакто-
ров в единый циркуляционный контур (сопостав-
ление схемы 4 и 3) привело к значительному уве-
личению удельного выхода бензина с 0.65 до
0.92 кг/кгС. Полученный результат объясняется
увеличением выхода оксигенатов (ДМЭ + мета-
нол) за счет смещения равновесия в системе реак-
ции одностадийного синтеза. Смещение равно-
весия достигается путем расходования образовав-
шегося ДМЭ в реакции синтеза углеводородов.
Иными словами, отсутствие отдельного циркуля-
ционного контура на блоке синтеза ДМЭ и его
мгновенное расходование в реакции синтеза уг-
леводородов сказывается на процессе благопри-
ятно. А единый циркуляционный контур позво-
ляет поддерживать высокую конверсию СОх и
температурный режим работы реакторов.

Отметим, что основные энергозатраты для
схемы 4 связаны с нагнетательным компрессором
синтез-газа мощностью 165 кВт, поэтому общая
мощность компрессоров в схеме 4 отличается от
схем 2 и 3 незначительно (см. табл. 2).

Проведение стадий синтеза ДМЭ и углеводо-
родов при разном давлении, но в едином цирку-
ляционном контуре, для принятых катализаторов
не привело к увеличению ключевых показателей
технологии (сопоставление схем 5 и 4, табл. 2), а
энергозатраты, обусловленные межстадийным
компримированием, выросли значительно: с
200.0 до 505.7 кВт.

Таким образом, наиболее эффективной схе-
мой осуществления GTL-процесса с участием ка-
талитических систем, разработанных в ИНХС
РАН, является схема 4. Ее применение позволяет
достичь наибольшей конверсии СО и СО2 и
удельного выхода бензина при незначительном
увеличении мощности компрессоров.

С целью оценки влияния состава исходного
синтез-газа на показатели процесса при реализа-
ции оптимальной схемы 4 был проведен ее расчет
с использованием синтез-газа автотермического
и комбинированного риформинга при сохране-
нии загрузки катализатора синтеза ДМЭ (Vкат =
= const). Было найдено, что удельный выход бен-
зина увеличивается с 0.82 до 0.92 с увеличением
соотношения Н2/СО от 2.35 до 4.4, что обусловле-
но увеличением конверсии СО + СО2 с 80.0 до
95.5% (см. рис. 3 и 4, сплошная линия). Получен-
ный результат связан как с увеличением концен-
трации водорода в циркуляционном контуре при
переходе от синтез-газа автотермического рифор-
минга к паровому, так и со снижением нагрузки
по СО + СО2 на катализатор синтеза ДМЭ, по-
скольку содержание СОх в разном синтез-газе от-
личается.

Поэтому для более корректного сопоставле-
ния показателей работы схемы 4 нами был про-
веден расчет для случая одинаковой суммарной
нагрузки по СО и СО2 в свежем синтез-газе на

Таблица 2. Основные показатели работы схем. Результаты расчетов

Исходные данные Схема 1 Схема 2 Схема 3 Схема 4 Схема 5

Удельный выход бензина на входящий 
углерод СО и СО2, кг/кгС

0.33 0.37 0.65 0.92 0.70

Конверсия, %

СО 71.0 56.3 80.1 97.0 82.8

СО2 Образуется 38.3 52.0 93.2 71.5

СО + СО2 36.7 51.1 72.0 95.5 79.6

Концентрация СО2 в газовой фазе на вход 
в реактор синтеза бензина, об. %

11.2 6.5 5.1 2.2 5.0

ДМЭ/метанол, мас/мас на входе 
в реактор бензина

1.52 18.5 53.4 1.79 1.83

Мощность компрессоров, кВт 163.9 189.4 192.3 200.0 505.7
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катализатор синтеза ДМЭ 0.79 м3/кгкат ч. С уче-
том постоянного расхода свежего синтез-газа
100 кмоль/ч загрузка катализатора в реактор син-
теза ДМЭ при использовании синтез-газа паро-
вого, комбинированного и автотермического ри-
форминга составила 680, 870 и 980 кг, соответ-
ственно. Результаты расчета удельного выхода
бензина и конверсии СО + СО2 представлены
штрихпунктирной линией на рис. 3 и 4.

Удельный выход бензина при изменении со-
става синтез-газа, но сохранении количества по-
даваемого углерода в систему, практически не из-
менился и составил около 0.93 кг/кгС (СО + СО2).
Однако, поскольку исходный синтез-газ имеет
разное давление (табл. 1), то наиболее эффектив-
но с точки зрения энергии использовать автотер-
мический и комбинированный риформинг, для
которых общая мощность компрессоров составля-
ет 119 и 135 кВт соответственно, что в 1.5 раза мень-
ше, чем для парового риформинга (см. табл. 2).

С учетом принятой нагрузки по СОх мы оцени-
ли нормы расхода сырья для получения 1 кг бен-
зина из синтез-газа разного состава. Результаты
представлены в табл. 3. Наименьший расход на
1 кг бензина наблюдается для синтез-газа, полу-
ченного автотермическим риформингом:

Расход синтез-газа, м3/кг бензина

паровой 
риформинг

автотермический 
риформинг

комбинированный 
риформинг

8.5 5.8 6.5

Подчеркнем, что в данном случае количество
углерода, присутствующего в синтез-газе в виде
СО и СО2, одинаковое, поэтому и расход исход-
ного газа (метана), используемого непосред-
ственно в синтезе бензина, практически не изме-
няется и составляет 2.0 м3/кг. Вместе с тем, при-
менение печей риформинга для получения
синтез-газа (паровой и комбинированный ри-
форминг) требует дополнительных затрат исход-
ного газа в виде топлива, которые в случае паро-
вого риформинга составляют 40–50%, а в случае
комбинированного – до 25% общего объема пе-
рерабатываемого газа. Снижение расхода исход-
ного газа может быть достигнуто путем использо-
вания в качестве топлива газов сдувки, удельная
теплота сгорания которых составляет 4100–
4700 ккал/м3. Их применение позволяет снизить
расход газа на обогрев на 55–85% в случае паро-
вого риформинга или совсем исключить его в
случае комбинированного риформинга.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Таким образом, проведенные в данной работе
расчетные исследования различных схемных ре-
шений варианта технологии ИНХС РАН, отлича-
ющейся минимальным числом стадий и многоце-
левым назначением получаемой смеси жидких
углеводородов с высокой селективностью ее об-
разования, показали возможность достижения
почти предельных значений выхода бензина (до
0.93 кг/кгС (СО + СО2) при очень высокой кон-
версии СО + СО2, достигающей 95.5%. Расход ме-

Рис. 3. Зависимость выхода бензина от соотношения
Н2/СО в синтез-газе при постоянной загрузке ката-
лизатора (сплошная линия) и нагрузке по СО + СО2
(штрихпунктирная линия).
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Рис. 4. Зависимость конверсии СО + СО2 от соотно-
шения Н2/СО в синтез-газе при постоянной загрузке
катализатора (сплошная линия) и нагрузке по
СО + СО2 (штрихпунктирная линия).
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тана на единицу веса продукта одинаков для всех
методов получения синтез-газа. Показатели рас-
хода синтез-газа на единицу веса бензина распо-
лагаются в ряду: паровой риформинг @ комбини-
рованный риформинг > автотермический рифор-
минг. Применение газов сдувки в качестве
топлива позволяют значительно снизить суммар-
ный расход метана и увеличить степень использо-
вания углерода. С учетом требований безопасно-
сти производства для малотоннажных модульных
установок предпочтительным является производ-
ство синтез-газа паровым риформингом попут-
ного или природного газа.

Работа выполнена в рамках Федеральной це-
левой программы “Исследования и разработки
по приоритетным направлениям развития науч-
но-технологического комплекса России на 2014–
2020 годы” по Соглашению с Министерством об-
разования и науки Российской Федерации (уни-
кальный идентификатор прикладных научных
исследований (проекта) RFMEFI60714X0025).”
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