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АНОТАЦІЯ 

Пертко О.П. Модифікування зовнішньої поверхні цеолітів як 

фактор впливу на дезактивацію оснóвного каталізатора та 

селективність у перетвореннях вуглеводнів. – Кваліфікаційна наукова 

праця на правах рукопису. 

Дисертація на здобуття наукового ступеня кандидата хімічних наук 

(доктора філософії) за спеціальністю 02.00.13 "Нафтохімія та вуглехімія". – 

Інститут біоорганічної хімії та нафтохімії ім. В.П. Кухаря НАН України, 

Київ, 2020. 

Дисертація присвячена розширенню уявлень про характер і причини 

дезактивації оснóвних цеолітних каталізаторів шляхом порівняльного 

дослідження втрати активності в алкілуванні толуолу метанолом у бічний 

ланцюг каталізаторів на основі цеоліту FAU з активною і модифікованою 

деалюмінуючими агентами зовнішньою поверхнею цеолітних 

мікрокристалів, а також дослідженню впливу такого модифікування на 

активність та селективність цеолітів FAU та MFI у перетвореннях 

вуглеводнів. 

В ролі деалюмінуючих агентів використовували гексафторсилікат 

амонію (NH4)2SiF6 і тетрахлорид кремнію SiCl4, дія яких полягає в 

ізоморфному заміщенні атомів алюмінію в каркасі цеолітної основи на атоми 

кремнію переважно на зовнішній поверхні мікрокристалів, що було 

запобіжником виникнення на ній активних центрів – кислотних центрів 

Бренстеда (БКЦ) або льюїсових кислотно-оснóвних пар. В окремих випадках 

селективність зовнішньоповерхневої дії модифікаторів посилювали 

тампонуванням пор цеоліту. Для одержання каталізаторів застосовували 

також іонний обмін, імпрегнування та декатіонування. 

Досліджено фактори впливу на селективність каталізаторів 

метилування толуолу на основі катіонообмінних форм цеоліту FAU (тип X). 

Встановлено, що незважаючи на визначальну роль гостьових сполук у 
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формуванні оснóвної функції каталізатора, тобто збільшенні ефективного 

заряду каркасних атомів кисню і сили відповідних оснóвних центрів, 

селективність за цільовими продуктами визначається переважно 

іонообмінним модифікуванням елементами низької електронегативності. 

Ефект пояснено нівелюючою дією сильної льюїсової кислотності катіонів на 

посилення основності каркасних атомів кисню під впливом нанесених 

сполук. 

Вперше запропоновано модифікування цеолітної основи каталізатора 

гексафторсилікатом амонію з метою підвищення селективності метилування 

толуолу в бічний ланцюг і виявлено позитивний вплив ізоморфного 

заміщення каркасного алюмінію на кремній на зовнішній поверхні цеолітних 

мікрокристалів завдяки зменшенню концентрації там компенсуючих катіонів 

– кислотних центрів Льюїса, які на оснóвних цеолітах є активними центрами 

для алкілування толуолу в кільце. Позбавлення зовнішньої поверхні 

каталізатора цих центрів запобігає утворенню ксилолів, оскільки ця реакція 

не потребує складної активації молекули толуолу одночасно на кислотному й 

оснóвному центрах, що спричиняє інтенсивне утворення ксилолів саме на 

легкодоступній зовнішній поверхні. Показано, що ефективнішим із двох 

деалюмінуючих агентів є гексафторсилікат амонію. Спосіб одержання 

цеолітного каталізатора метилування толуолу в бічний ланцюг захищено 

патентом України на корисну модель. 

У реакції диспропорціонування толуолу оцінено пара-селективність 

зразків кислотної форми цеоліту MFI, модифікованого гексафторсилікатом 

амонію з тампонуванням пор одним із вуглеводнів парафінового ряду – н-

гексаном, н-деканом та н-тетрадеканом, враховуючи гідрофобність і 

достатньо великі лінійні розміри їх молекул. Найвищу ефективність у 

тампонуванні внутрішньокристалічного об'єму цеоліту продемонстрував н-

декан, що пояснено найбільшою серед випробуваних вуглеводнів 

відповідністю довжини його молекули параметрам пористої структури 

цеоліту MFI, а також найбільш прийнятною леткістю цієї сполуки. У 
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температурному діапазоні 400–500 °С спостережено зростання у 1,5–1,8 раза 

пара-селективності каталізатора, синтезованого з оптимальною кількістю 

декану (близько 20 % мас.). На цьому зразку з підвищенням температури 

реакції для збільшення конверсії толуолу значно меншою мірою 

інтенсифікується вторинна ізомеризація утвореного всередині цеолітних 

каналів пара-ксилолу. 

Вперше для одержання каталізаторів крекінгу пентену-1 на основі H-

форми цеоліту FAU здійснено модифікування цеоліту Y тетрахлоридом 

кремнію з тампонуванням пор хлоридом натрію. На модифікованому зразку 

встановлено майже у 4 рази повільнішу порівняно з немодифікованим втрату 

крекінгової активності в процесі роботи. Продукти реакції засвідчують 

паралельний перебіг реакцій крекінгу та ізомеризації на обох зразках. На 

активній зовнішній поверхні відбувається швидка дезактивація сильних 

"крекуючих" активних центрів, що сприяє більш успішному конкурентному 

перебігу там реакції ізомеризації. Це заважає повному розкриттю 

внутрішньопористого ресурсу центрів крекінгу. Модифікування робить 

поверхню пасивною і переводить обидві реакції у внутрішній простір, де 

дезактивація центрів крекінгу завдяки просторовим обмеженням 

відбувається не так швидко, що забезпечує повніше і триваліше перетворення 

пентену до продуктів цієї реакції. 

На зразках з активною і з модифікованою гексафторсилікатом амонію 

зовнішньою поверхнею досліджено дезактивацію у метилуванні толуолу 

оснóвного цеолітного (FAU) каталізатора, який не містив БКЦ. Якщо 

тривалість роботи каталізатора визначається отруєнням центрів, тоді центри 

різної локалізації мають дезактивуватися рівномірно, і вилучення із 

зовнішньої поверхні активних центрів внаслідок такого модифікування в 

силу незначного внеску останньої в загальну площу поверхні не повинно 

сильно вплинути на роботу каталізатора. Навпаки, за умов утворення 

масивних коксових відкладень слід чекати швидшої дезактивації каталізатора 

з активною поверхнею, де коксоутворення є просторово не обмеженим. 
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Модифікування зовнішньої поверхні гексафторсилікатом амонію сприяло 

подовженню стабільної роботи каталізатора майже у 2 рази, що свідчить про 

визначальну роль об’ємних вуглецевих відкладень у дезактивації 

каталізатора метилування толуолу. Цей висновок підтверджується 

адсорбційними даними і результатами дискретно-послідовного випалення 

коксу, які виявили більш інтенсивне як загальне (40,29 vs 20,27 мг/г 

каталізатора), так і зовнішньоповерхневе (11,40 vs 6,47 мг/г каталізатора) 

відкладання коксу на зразку з немодифікованою поверхнею під час його 

роботи. На цьому зразку розрахунком величин енергії активації горіння 

коксу за даними неізотермічної термогравіметрії засвідчено утворення 

важкого коксу (1,5 % від маси зразка при загальній кількості 7,2 %), тоді як 

на модифікованому каталізаторі знайдено лише легку його форму (4,3 % від 

маси зразка). 

У роботі вперше запропоновано механізм утворення коксу на оснóвному 

каталізаторі, не вдаючись до розгляду реакцій, що протікають на БКЦ 

(відсутність останніх і сильноосновний характер каталізатора засвідчено 

методом ІЧ-спектроскопії, у тому числі з використанням піридину і бензолу 

як молекул-зондів). Для цього змодельовано розвиток процесів, які 

відбуваються під час метилування толуолу, від найнижчих до максимально 

можливих ступенів конверсії. Аналіз динаміки зміни розподілу продуктів 

реакції дав змогу припустити провідну роль метанолу, а не формальдегіду як 

алкілуючого агента у перетворенні толуолу на каталізаторах сильної оснóвності. У 

результаті шляхом дегідроконденсації утворюється етилбензол, молекула 

якого (як і інших алкілароматичних сполук) може бути так само, як і толуол, 

залученою до подальшої дегідроконденсації з метанолом. Активація 

бензильного атома вуглецю алкілароматики веде до утворення ароматики з 

розгалуженим алкільним ланцюгом. Однак вплив стеричного фактора сприяє 

активації також метильної групи, що є ключовим моментом, оскільки дає 

можливість послідовного нарощування ланцюга. Ці два маршрути 

дозволяють шляхом циклізації та дегідрування циклу отримати поліциклічні 
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сполуки різного ступеня конденсації – прекурсори коксу. Перебіг цих 

реакцій зумовлений низьким тиском і високою температурою, за яких ведуть 

алкілування толуолу. Вірогідність запропонованого механізму 

підтверджується даними ІЧ-спектроскопії, ЯМР 
1
H і газохроматографічного 

аналізу екстрагованого із відпрацьованого каталізатора коксу. 

Ключові слова: цеоліти FAU та MFI, модифікування цеолітів, оснóвні 

центри, кислотні центри, зовнішня поверхня, деалюмінуючі агенти, крекінг, 

пара-диспропрціонування, алкілування у бічний ланцюг, етилбензол, 

дезактивація, кокс, механізм коксоутворення. 

 

SUMMARY 

Pertko O.P. Modification of zeolite external surface as a factor 

influencing the deactivation of a basic catalyst and the selectivity in 

hydrocarbon conversions. – Qualifying scientific work as a manuscript. 

Thesis for a candidate’s degree (PhD) in chemical science on speciality 

02.00.13 "Petrochemistry and coal chemistry". – V.P. Kukhar Institute of 

Bioorganic Chemistry and Petrochemistry of National Academy of Sciences of 

Ukraine, Kyiv, 2020. 

The dissertation is devoted to the expansion of ideas about the nature and 

causes of deactivation of basic zeolite catalysts throught comparative study of 

activity loss of FAU zeolite based catalysts both with active and dealuminated 

external surface, that were utilized in toluene with methanol side-chain alkylation 

as well as study of the effect of zeolites FAU and MFI modification with 

dealuminating agents on their activity and selectivity in hydrocarbon conversions. 

Ammonium hexafluorosilicate (NH4)2SiF6 and silicon tetrachloride SiCl4 

were used as dealuminating agents, the action of which is the isomorphic 

substitution of aluminum atoms in the zeolite framework for silicon atoms mainly 

on the external surface of the microcrystals. Such modification protected the 

external surface from arising active sites that are Brønsted acidic sites (BAS) or 
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Lewis acid-basic pairs. In some cases, the selectivity of the external surface action 

of the modifiers was enhanced by tamponing the pores of the zeolite. Ion 

exchange, impregnation and decationation were also used to prepare the catalysts. 

The factors influencing the selectivity of toluene methylation catalysts based 

on cation exchange forms of FAU zeolite (type X) have been studied. It was found 

that despite the decisive role of guest compounds in the formation of the catalyst' 

basic function, i.e. increasing the effective charge of framework oxygen atoms and 

the strength of the respective basic centers, the selectivity for the target products is 

determined mainly by ion exchange modification with low electronegativity 

elements. The effect is explained by the leveling effect of cations' strong Lewis 

acidity on the basicity strengthening of the framework oxygen atoms under the 

influence of the applied compounds. 

For the first time, a modification of the zeolite catalyst with ammonium 

hexafluorosilicate was proposed in order to increase the selectivity of side-chain 

toluene methylation and the positive effect was found of the isomorphic 

substitution of framework aluminum for silicon on the external surface of zeolite 

microcrystals due to reduction of concentration of compensating cations – Lewis 

acid sites, which are the active sites for the toluene ring alkylation on the basic 

zeolites. Loss of these centers by the catalyst external surface prevents the 

formation of xylenes, because this reaction does not require complex activation of 

the toluene molecule both at acid and basic sites, which caused intensive xylenes 

formation on the easily accessible external surface. Ammonium hexafluorosilicate 

has been shown to be the more effective of the two dealuminating agents. The 

method of obtaining a zeolite catalyst for side-chain toluene methylation is 

protected by a patent of Ukraine for a utility model. 

In the toluene disproportionation reaction, the para-selectivity of samples of 

acid MFI zeolite modified with ammonium hexafluorosilicate with pore tamping 

by one of the paraffinic hydrocarbons, n-hexane, n-decane, and n-tetradecane, was 

evaluated, taking into account their hydrophobicity and large enough molecules. 

The highest efficiency in tamping the intracrystalline volume of zeolite was 



8 

demonstrated by n-decane, which is explained by the largest compliance among 

the tested hydrocarbons of the length of its molecule with the parameters of the 

porous structure of MFI zeolite, as well as the most acceptable volatility of this 

compound. In the temperature range of 400–500 °С, an increase of 1.5–1.8 times 

the para-selectivity of the catalyst synthesized with the optimal amount of decane 

(about 20% by weight) was observed. The secondary isomerization of para-xylene 

formed inside the zeolite channels is intensified much lesser on this sample with 

reaction temperature increasing to increase the conversion of toluene. 

For the first time, the zeolite Y was modified with silicon tetrachloride with 

pore tamping with sodium chloride to obtain pentene-1 cracking catalysts based on 

the H-form of zeolite FAU. It is found almost 4 times slower loss of cracking 

activity in the course of work of the sample modified in comparison with the 

unmodified. The reaction products revealed a parallel course of cracking and 

isomerization reactions on both samples. On the active external surface there is a 

rapid deactivation of strong "cracking" active sites, which contributes to a more 

successful competitive course of the isomerization reaction. This impedes the full 

disclosure of the intraporous resource of cracking sites. The modification makes 

the surface passive and transposes both reactions into inside, where the 

deactivation of cracking sites due to spatial constraints is not so fast, which 

provides a fuller and longer pentene cracking. 

Deactivation of the basic catalyst, which did not contain BAS, in the toluene 

methylation, was investigated on the samples of FAU zeolite with active and 

modified with ammonium hexafluorosilicate. If the duration of the catalyst work is 

determined by the poisoning of active sites, then the sites of different localization 

should be deactivated evenly, and their removal from the external surface should 

not affect greatly the catalyst activity due to such a small contribution of external 

surface into the total surface area. On the contrary, under the formation of massive 

coke deposits, one should expect faster deactivation of the catalyst with an active 

surface, on which coke formation is not spatially limited. Modification of the 

external surface with ammonium hexafluorosilicate just contributed to the 
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prolongation of the stable work of the catalyst by almost 2 times, which indicates 

the decisive role of massive carbonaceous deposits in the deactivation of the 

toluene methylation catalyst. This conclusion is confirmed by adsorption data and 

the results of discrete-sequential coke burming, which revealed more intense both 

total (40.29 vs 20.27 mg/g catalyst) and surface (11.40 vs 6.47 mg/g catalyst) coke 

deposition on a sample unmodified during its work. On this sample, the calculation 

of the values of the activation energy of coke combustion according to non-

isothermal thermogravimetry showed the formation of heavy coke (1.5 % of 

sample weight with a total coke contents of 7.2 %), while the modified catalyst 

found only a light coke form (4.3 % of sample weight). 

The mechanism of coke formation on the basic catalyst was proposed for the 

first time without considering the reactions occurring on BAS (the absence of the 

latter and the strongly basic character of the catalyst were proved by IR 

spectroscopy, including pyridine and benzene use as probe molecules). The 

development of processes was modelled to do this, which occurs during the 

methylation of toluene from the lowest to the maximum possible degree of 

conversion. Analysis of the dynamics of the change in the distribution of the 

reaction products allowed us to suppose the leading role of methanol but not of 

formaldehyde as an alkylating agent in the conversion of toluene on the catalysts of 

strong basicity. As a result, ethylbenzene is formed through dehydrocondensation. 

And its molecule (as well as molecules of other alkylaromatic compounds) just as 

toluene molecule can be involved into further dehydrocondensation with methanol. 

Activation of the benzyl carbon atom of alkylaromatics leads to the 

formation of aromatics with a branched alkyl chain. However, the influence of the 

steric factor also promotes the activation of the methyl group, which is a key point, 

as it allows the sequential growth of the chain. These two routes allow to obtain 

polycyclic compounds of different degrees of condensation – coke precursors, 

through cyclization and dehydrogenation of the cycle. The course of these 

reactions is due to low pressure and high temperature of toluene alkylation 

reaction. The probability of the proposed mechanism is confirmed by IR 
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spectroscopy, 
1
H NMR and gas chromatographic analysis of coke extracted from 

the spent catalyst. 

Keywords: FAU and MFI Zeolites, Modification of Zeolites, Basic Sites, 

Acid Sites, External Surface, Dealuminating Agents, Cracking, Para-

Disproportionation, Side-Chain Alkylation, Ethylbenzene, Deactivation, Coke, 

Coke Formation Mechanism. 
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ВСТУП 

Актуальність теми. Проблема дезактивації для мікропористих 

каталізаторів процесів нафтохімії стоїть дуже гостро з огляду на те, що до 

отруєння активних центрів додається обмеження або ж повне блокування 

доступу до них прекурсорами коксу. Це стосується, перш за все, кислотних 

каталізаторів, на яких при контакті реагентів з активною поверхнею 

відбуваються реакції крекінгу з утворенням ненасичених вуглеводневих 

молекул. Позбавлення зовнішньої поверхні каталізатора активних центрів 

переводить реакцію у внутрішній простір мікрокристалів, а отже запобігає 

утворенню і накопиченню на входах до цеолітних порожнин вуглецевих 

відкладень, які є основною причиною швидкої втрати каталізаторами своєї 

активності. Становить інтерес дослідити вплив і способи такого 

модифікування для каталізаторів крекінгу у зв'язку з підвищеною небезпекою 

блокування їх пористої структури зовнішньоповерхневим коксом, а також 

для каталізаторів пара-диспропорціонування толуолу, оскільки на їх 

зовнішній поверхні відбувається ізомеризація утвореного всередині 

цеолітних каналів пара-ксилолу. 

На відміну від каталізаторів кислотного типу, дезактивацію в процесі 

роботи оснóвних каталізаторів, зокрема, цеолітних, практично не досліджено. 

Причину появи коксових сполук на оснóвних каталізаторах у літературі 

пов’язують з присутністю залишкових кислотних центрів Бренстеда (БКЦ). 

З’ясувати природу процесів, що ведуть до втрати каталізаторами активності, 

можна, модифікувавши зовнішню поверхню: залежно від характеру 

дезактивації – блокування доступу до центрів чи їх отруєння – таке 

модифікування по-різному впливає на роботу каталізатора. 

Реакція метилування толуолу в бічний ланцюг є однією з небагатьох, 

що здійснюються на оснóвних цеолітних каталізаторах. Вона привертає увагу 

дослідників з огляду на неповне розкриття різних її аспектів: розподілу 

продуктів, маршрутів їх утворення, будови активного центру, а також 

факторів впливу на кислотно-основні характеристики каталізаторів, способи 
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підвищення їх ефективності, шляхи дезактивації тощо. Тому цю реакцію 

було обрано як модельну в дослідженні дезактивації оснόвних каталізаторів і 

з’ясуванні природи дезактивуючих сполук. 

Встановлення впливу модифікування зовнішньої поверхні як оснóвних, 

так і кислотних цеолітних каталізаторів на їх активність та селективність у 

перетворенні вуглеводнів і стабільність роботи у часі є актуальним 

завданням. 

Зв’язок роботи з науковими програмами, планами, темами. 

Дисертаційна робота виконана в рамках науково-дослідних робіт ІБОНХ 

ім. В.П. Кухаря НАН України за темами 2.1.10.21-12 «Вивчення впливу 

дезактивації зовнішньої поверхні цеолітних каталізаторів на алкілування 

толуолу метанолом» (№ держреєстрації 0112U002655) та 2.1.10.21-08 

«Дослідження впливу знекислотнення зовнішньої поверхні цеолітних 

кристалів на селективність карбоній-іонних перетворень вуглеводнів» 

(№ держреєстрації 0108U000220). 

Мета і завдання дослідження. Мета роботи полягала у з’ясуванні 

характеру дезактивації оснóвного цеоліту FAU в реакції алкілування толуолу 

метанолом через розширення уявлень про їх взаємодію на каталізаторі, а 

також у встановленні впливу модифікування зовнішньої поверхні 

мікрокристалів цеолітів FAU та MFI кислотного та оснóвного типів на 

активність і селективність у перетвореннях вуглеводнів. 

Для досягнення поставленої мети необхідно було виконати такі завдання: 

- синтезувати низку каталізаторів на основі цеоліту FAU та MFI шляхом 

іонного обміну, імпрегнування, декатіонування, а також деалюмінування і 

десиліціювання різними модифікуючими агентами; 

- з’ясувати особливості формування активних центрів каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом до стиролу та етилбензолу; 

- встановити вплив способу модифікування каталізаторів алкілування 

толуолу метанолом у бічний ланцюг на селективність у цільовій реакції; 
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- розширити уявлення про первинні продукти взаємодії толуолу з 

метанолом на оснóвному цеоліті FAU шляхом проведення реакції за умов, 

що забезпечують малі ступені перетворення; 

- оцінити вплив модифікування зовнішньої поверхні каталізаторів на 

ефективність їх роботи в реакціях метилування толуолу в бічний ланцюг, 

крекінгу пентену і диспропорціонування толуолу; 

- з'ясувати особливості дезактивації оснóвних каталізаторів у метилуванні 

толуолу; 

- дослідити склад вуглецевих відкладень на відпрацьованих у метилуванні 

толуолу зразках і запропонувати шляхи їх утворення. 

Об’єкти дослідження – цеолітні каталізатори оснóвного та кислотного 

типу з модифікованою зовнішньою поверхнею. 

Предмет дослідження – дезактивація оснóвних каталізаторів у 

метилуванні толуолу, селективність перетворення вуглеводнів на 

каталізаторах кислотного та оснóвного типів з модифікованою зовнішньою 

поверхнею. 

Методи дослідження – синтетичні, каталітичні, газова хроматографія, 

низькотемпературна адсорбція/десорбція азоту, дискретно-послідовне 

мікроокиснення коксу (ДПМК), дериватографія (термогравіметричний і 

диференційно-термічний аналіз), рентгенівська флуоресцентна спектроскопія 

(РФС), спектроскопія ЯМР, ІЧ-спектроскопія та адсорбція молекул-зондів з 

ІЧ-спектроскопічним контролем. 

Наукова новизна одержаних результатів. Показано, що гостьові 

сполуки елементів низької електронегативності детермінують оснóвні 

характеристики каталізатора метилування толуолу в бічний ланцюг, проте 

його селективність за цільовими продуктами визначається переважно 

іонообмінним модифікуванням цими елементами. 

Вперше запропоновано провідну роль метанолу, а не формальдегіду як 

алкілуючого агента в реакції алкілування толуолу з первинним утворенням 
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етилбензолу, що було підтверджено експериментально за малих часів 

контакту реагентів з каталізатором, який містить сильні оснóвні центри. 

Встановлено негативну роль зовнішньоповерхневої активності 

кислотних і оснóвних цеолітів FAU та MFI в ряді реакцій перетворення 

вуглеводнів. Вперше показано, що модифікування деалюмінуючими агентами, 

яке позбавляє каталізатори активних центрів зовнішньої поверхні, пригнічує 

утворення ксилолів у метилуванні толуолу в бічний ланцюг і приводить до 

зниження зовнішньоповерхневого коксоутворення та подовження стабільної 

роботи каталізаторів у цій реакції та у реакції крекінгу. 

Вперше запропоновано механізм виникнення коксу на оснóвному 

каталізаторі без залучення реакцій, що відбуваються на БКЦ. Ключовим 

моментом механізму є активація атома вуглецю метильної групи 

алкілароматичних сполук, що дає можливість послідовного нарощування 

алкільного ланцюга шляхом дегідроконденсації з метанолом з подальшими 

циклізацією і дегідруванням циклу. 

Практичне значення одержаних результатів. Запропоновано спосіб 

модифікування цеолітних каталізаторів перетворення вуглеводнів для 

подовження їх ефективної роботи в реакції крекінгу і підвищення пара-

селективності диспропорціонування толуолу. 

Результати роботи можуть стати теоретичним підґрунтям для розробки 

нових шляхів синтезу високоефективних і стабільних каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом з метою одержання стиролу, що в 

перспективі може стати основою для створення відповідного одностадійного 

промислового процесу. Спосіб одержання цеолітного каталізатора 

метилування толуолу в бічний ланцюг захищено патентом України на 

корисну модель. Встановлений у роботі механізм дезактивації такого 

каталізатора може стати корисним для удосконалення існуючих промислових 

процесів на оснóвних цеолітних каталізаторах. 

Особистий внесок здобувача. Постановка задач, обговорення та 

узагальнення результатів досліджень проводились спільно з науковим 



22 

керівником. Основний об’єм експериментальної роботи, обробку та аналіз 

результатів виконано здобувачем особисто. 

Дериватограми та результати ІЧ-спектроскопічних досліджень 

адсорбованих молекул зондів одержано у співпраці з к.х.н. М.М. Курмачем 

(Інститут фізичної хімії ім. Л.В. Писаржевського НАН України), спектри 

ЯМР записано у співпраці з к.х.н. В.В. Трачевським (Технічний центр НАН 

України). Дисертантка висловлює вдячність: д.х.н. Л.К. Патриляк – за 

загальне обговорення роботи і цінні зауваження; к.х.н. Ю.Г Волошиній – за 

сприяння у синтезі каталізаторів і допомогу в тривалих каталітичних 

випробуваннях синтезованих зразків, участь в обговоренні одержаних 

результатів і формулюванні висновків роботи; к.х.н. С.В. Коновалову – за 

участь у тривалих дослідах з випалювання коксу з відпрацьованих 

каталізаторів методом ДПМК; к.х.н. А.В. Яковенко і к.х.н. В.В. Іваненку – за 

налагодження установки мікрокаталітичних досліджень, к.х.н. І.А. Манзі та 

к.х.н. С.Л. Мельниковій – за консультації з хроматографічного аналізу; к.т.н. 

А.Л. Концевому (Національний технічний університет України "Київський 

політехнічний інститут ім. Ігоря Сікорського") – за надання програми з 

обрахунку кінетичних параметрів за даними неізотермічної термогравіметрії. 

Апробація результатів дисертації. Результати дисертаційної роботи 

представлено на вітчизняних і міжнародних наукових форумах: 7-й і 9-й 

науково-технічних конференціях "Поступ у нафтогазопереробній та 

нафтохімічній промисловості" (19–24 травня 2014 р. і 14–18 травня 2018 р., 

Львів, Україна), ХIV Polish-Ukrainian та ХV Ukrainian–Polish Symposium 

'Theoretical and Experimental Studies of Interfacial Phenomena and Their 

Technological Application' (September 9–13, 2014, Zakopane, Poland; September 

12–15, 2016, Lviv, Ukraine), ІІІ Всеукраїнській науковій конференції 

"Теоретичні та експериментальні аспекти сучасної хімії та матеріалів" 

ТАСХ-2019 (10 квітня 2019 р., Дніпро, Україна), Ukrainian Conference with 

International Participation 'Chemistry, Physics and Technology of Surface' (May 

15–17, 2019, Kyiv, Ukraine), XXXIV та XXXV наукових конференціях ІБОНХ 
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ім. В.П. Кухаря НАН України з біоорганічної хімії та нафтохімії (16 травня 

2019 р. та 23-24 квітня 2020 р., Київ, Україна), IІІ Міжнародній науково-

практичній конференції "Перспективні шляхи розвитку наукових знань" (9-

10 березня 2020 р., Київ, Україна) та ін. 

Публікації. За матеріалами дисертації опубліковано 6 статей у фахових 

наукових виданнях, з яких 3 індексується науковометричною базою SCOPUS, 

і тези 9 доповідей на наукових конференціях різних рівнів, одержано патент 

України на корисну модель. 

Структура та обсяг дисертації. Дисертація складається зі вступу, 

шести розділів, висновків, списку використаних літературних джерел, що 

включає 171 найменування, і 11 додатків. Роботу викладено на 216 сторінках 

машинописного тексту, вона містить 15 таблиць і 58 рисунків. 
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1 ОГЛЯД ЛІТЕРАТУРИ 

За даними статистичного аналізу промислових процесів з 

використанням твердих кислотних, основних та кислотно-основних 

каталізаторів, їх число становить 103, 10 та 14 відповідно [1], що яскраво 

ілюструє превалювання твердих кислот у різних промислових сферах. Проте 

реакції на оснóвних каталізаторах є комерційно важливими з огляду на 

необхідність розробки нових екологічних процесів, що передбачають 

зменшення кількості відходів та захист навколишнього середовища. 

Дослідження каталізу на твердих основах активізувалось зовсім недавно, але 

вже продемонстровано явні успіхи. Отже очікується, що промислове 

застосування оснóвних каталізаторів найближчим часом зросте, що вимагає 

більш глибокого вивчення предмету. 

Тверді основні каталізатори виявляють високу активність та 

селективність у низці реакцій – альдольній, нітроальдольній та конденсації 

Кновенагеля, реакції Міхаеля, реакціях заміщення, алкілування, циклізації, 

ізомеризації алкенів та алкінів тощо (табл. 1), проте традиційно ці процеси у 

промисловому масштабі ведуть, використовуючи як каталізатори рідкі 

основи [2, 3]. Їх заміна твердими оснóвами дозволить легше відокремлювати 

продукти і уникнути проблем із корозією, а також передбачає регенерацію та 

повторне використання каталізаторів. 

Однією з таких реакцій, що проходять на оснóвних цеолітах типу FAU, 

є реакція алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг з утворенням 

стиролу та/або етилбензолу [4, 5]. Вона реалізується за досить м’яких умов, 

що відкриває перспективу одностадійного одержання стиролу – одного з 

найважливіших мономерів сучасного нафтохімічного виробництва – як 

альтернативи двостадійному процесу каталітичного дегідрування 

етилбензолу [6], який характеризується високими експлуатаційними 

затратами і застосуванням вартісних сировинних компонентів. Проте, 

незважаючи на майже півстолітню історію досліджень, стан розробки 
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одностадійної технології поки що не дає їй змоги конкурувати із традиційним 

процесом, що підтримує на високому рівні теоретичний інтерес до цієї 

реакції. 

Таблиця 1. Реакції, що проходять на основних цеолітних каталізаторах [2]. 

Реакція Каталізатор 

Алкілування толуолу метанолом Na-, K-, Rb-, Cs-форми цеолітів типу 

FAU, у т.ч., імпрегновані CsOH 

Алкілування толуолу етиленом CsХ; CsOx/CsX 

Ізомеризація 1-бутену Na-, K-, Rb-, Cs-форми цеоліту Х, 

CsOx/CsX 

Реакція Міхаеля та Кновенагеля 

(реакції СН-кислот з карбонільними 

сполуками) 

Cs-форма цеоліту beta 

Окиснення метил-ізобутил-кетону Na-, Cs-форми цеолітів типу FAU 

Циклоприєднання CO2 до епоксидів Лужні форми цеоліту Х 

Перетворення н-гексану 

(дегідроциклізація, ізомеризація, 

дегідрування, гідрокрекінг та 

гідрогеноліз, ароматизація) 

Na та Cs-форми цеоліту BEA з 

нанесеною Pt 

Альдольна конденсація Na-, K-, Cs-форми цеоліту Х 

Синтез акрилофенону з ацетофенону 

та формальдегіду 

K-, Rb-, Cs, Ca-форми цеоліту Х 

Перетворення ізопропанолу 

(дегідрування, дегідратація) 

Na-, Cs-форми цеолітів типу FAU 

 



26 

1.1 Реакція алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг 

1.1.1 Метилування толуолу на оснóвних каталізаторах 

На каталізаторах, модифікованих сполуками металів груп ІА або ІІА, 

залежно від способу модифікування і природи модифікатора алкілування 

толуолу метанолом може відбуватись як в ароматичне кільце, так і в 

метильну групу з утворенням суміші ксилолів або стиролу й етилбензолу 

відповідно [7–9]. Останнє реалізується із залученням як оснóвних, так і 

кислотних центрів [10, 11]. Маршрут реакції для іонообмінних форм цеолітів 

корелює з величиною від'ємного заряду на атомах кисню каркасу [12], а 

оснóвні центри надмірної сили інтенсифікують газифікацію метанолу [13, 

14]. 

Запропонована Ю.М. Сидоренко зі співавторами схема реакції [5] 

включає утворення формальдегіду з метанолу 

CH3OH → HCHO + H2     (1.1) 

і конденсацію формальдегіду з толуолом до стиролу 

C6H5CH3 + HCHO → C6H5CH=CH2 + H2O.  (1.2) 

Останній частково гідрується до етилбензолу: 

C6H5CH=CH2 + H2 →C6H5CH2CH3.   (1.3) 

Основною побічною реакцією є розклад формальдегіду до СО і Н2, що 

знижує селективність за продуктами алкілування: 

HCHO → CO + H2.      (1.4) 

Freeman'ом і Unland'ом було висунуто ідею механізму утворення 

стиролу в реакції алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг, першою 

стадією якого є активація молекули толуолу [15]. Для оцінки можливості 
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реалізації такого альтернативного механізму, який полягає у дисоціації С–Н-

зв'язків метильної групи молекули толуолу при її адсорбції на каталізаторі з 

наступною взаємодією метанолу з утвореним інтермедіатом: 

C6H5CH3 → (C6H5CH)ad     (1.5) 

(C6H5CH)ad  + CH3OH → C6H5CH=CH2 + H2O, (1.6) 

Itoh зі співавторами [10] промотували дегідрування метильних груп толуолу 

введенням кисню в реакційну систему і металів, що мають дегідруючу 

активність, до складу каталізаторів. Вони показали, що це ніяк не прискорює 

реакцію алкілування толуолу метанолом, а отже заперечує такий 

альтернативний механізм. 

У цій же роботі [10] на основі експериментальних даних зроблено 

висновок, що утворення стиролу й етилбензолу відбувається послідовно, і 

стирол є первинним продуктом алкілування в метильну групу, а також 

стверджується, базуючись на квантовохімічних розрахунках, що 

перерозподіл кислотно-основних властивостей каталізаторів спричиняє 

значну зміну селективності алкілування толуолу метанолом. 

Алкілування в кільце з утворенням ксилолів відбувається на кислотних 

центрах. Добре відоме перетворення толуольно-метанольної суміші до 

ксилолів на Н-цеолітах за участі кислотних центрів Бренстеда (БКЦ) [16, 17], 

проте Сидоренко зі співавторами спостерігали утворення ксилолів і на 

лужноземельних формах цеолітів X та Y [18]. Borgna та ін. показали [11], що 

у цеоліті MgY ксилоли утворюються на одиночних активних центрах, якими 

є, ймовірно, БКЦ. Існування в таких матеріалах кислотних гідроксильних 

груп – БКЦ – можливе внаслідок розкладу води у полі катіонів [19]. 

Механізм їх дії полягає у формуванні іона метоксонію [20, 21], причому для 

утворення ксилолів на лужно-катіонообмінних цеолітах також постулюється 

існування слабких кислотних ОН-груп, походження яких пов'язано з 

дефектами структури [20]. На думку авторів цієї роботи, лужні катіони не 

– H2 
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здатні достатньо поляризувати метанол для генерування іонів метоксонію 

або метильних карбеній-іонів – частинок-носіїв каталітичної активності у цій 

реакції, адже активність в алкілуванні у кільце каталізаторів, відмитих із 

застосуванням гідроксиду або ацетату натрію (калію), майже відсутня, проте 

не виключається вплив лужних катаіонів на силу слабких кислотних центрів. 

Однак дослідження методом твердотільного ЯМР, доповнені розрахунками 

за методом функціоналу густини [22, 23], показали можливість виникнення 

на катіонообмінних формах цеолітів високоактивних метильних груп, які у 

подальшому здатні алкілувати толуол у кільце з утворенням ксилолів. 

Спрямування алкілування толуолу в ароматичне кільце відбувається, якщо 

від'ємний заряд каркасу компенсують катіони з високим електростатичним 

потенціалом, які характеризуються відносно сильною кислотністю Льюїса 

[22]. 

Алкілування у бічний ланцюг до стиролу та етилбензолу вимагає 

оснóвних центрів, проте для ефективного перебігу цієї реакції наявність 

оснóвних центрів не є достатньою умовою [10]. Оскільки взаємодія 

адсорбованого толуолу з формальдегідом – реальним алкілуючим агентом 

цієї реакції – є лімітуючою стадією алкілування і потребує значної енергії 

активації, для підвищення реакційної здатності формальдегід повинен 

взаємодіяти з кислотним центром каталізатора. Результатами дослідження 

перебігу реакції на каталізаторах із селективно отруєними активними 

центрами різної природи доведено [11], що на катіонних формах цеолітів, які 

алкілують толуол у метильну групу, зокрема CsY, активними центрами для 

формування перехідного комплексу між адсорбованим формальдегідом і 

толуолом як ключової стадії реакційного механізму виступають льюїсові 

кислотно-основні пари Cs
+
–O

2-
, потрібні також і для активації молекул 

толуолу й метанолу. Перебіг реакції вимагає специфічної конфігурації 

оснóвних і кислотних центрів, тому вкрай важливою є відповідність пористої 

структури каталізатора певним стеричним умовам (рис. 1.1). 



29 

 

Рисунок 1.1 – Конфігурація кислотних і оснóвних центрів каталізатора 

під час реакції толуолу і формальдегіду [10] 

Взаємодією оснóвного центру – каркасного кисню – з метильною 

групою толуолу забезпечується селективність алкілування у бічний ланцюг, 

тоді як одночасна взаємодія кислотного центру з кільцем толуолу стабілізує 

його молекулу [10, 11]. Weitkamp із співробітниками [24] методом ЯМР-

спектроскопії 
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Cs із застосуванням методики обертання зразка під 

"магічним кутом" зафіксували сильну взаємодію між толуолом, 

адсорбованим на цеоліті CsY, і катіонами цезію з утворенням комплексу, чим 

підтвердили стабілізацію толуолу кислотними центрами, а також 

спостереженням у спектрах ЯМР 
13

C продуктів розкладу метанолу 

опосередковано виявили перебіг ключової реакції – дегідрування метанолу 

до формальдегіду. Водночас у роботі не підтверджено поляризацію 

метильних груп толуолу при його адсорбції на CsY. 

Шляхи активації метанолу і механізм його дегідрування з утворенням 

формальдегіду на оснóвних катіонних формах цеолітів продовжують 

вивчатись. Розраховано перехідні стани та адсорбційні комплекси реагентів; 

перехідні стани, продукти, а також відповідні активаційні бар'єри та енергії 
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адсорбції численних реакцій, залучених до цих процесів [25]. За 

розрахунками, розкладання метанолу до формальдегіду відбувається у 

фізсорбованому стані. 

У результаті досліджень хімії поверхні різних за активністю матеріалів 

з оснóвними властивостями (лужних форм цеоліту Х, цеоліту CsY, 

одержаного твердофазним іонним обміном, оксиду магнію і гідротальцитів 

різного співвідношення Al/(Al+Mg)) Palomares зі співробітниками [26, 27], у 

розвиток уявлень Сидоренко і співавторів [5] і на підтвердження розрахунків 

Itoh та ін. [10], запропонували схему алкілування, яке відбувається подібно 

до реакції альдольної конденсації (рис. 1.2). 

 

Рисунок 1.2 – Просторова схема взаємодії метанолу і толуолу на 

цеолітних каталізаторах [26, 27] 
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Першою елементарною стадією реакції є відрив молекули водню від 

метанолу, адсорбованого на основі (цеоліті), що веде до утворення 

формальдегіду і форміатів із позитивно поляризованим С-атомом. 

Паралельно, толуол міцно утримується на катіонах великого розміру завдяки 

взаємодії своїх -електронів (донора електронної пари) з катіоном 

(акцептором електронної пари), електрон відривається від ароматичного 

кільця, що сприяє поляризації метильних С–Н-зв'язків подібно до дії 

електроноакцепторного замісника (наприклад, нітрогрупи). Крім того, 

метильна група толуолу взаємодіє з атомом кисню каркасу, що ще більше 

поляризує С–Н зв'язок. 

Цей перехідний стан веде до від'ємно зарядженого метильного атома 

вуглецю, коли протон відривається. За цих умов позитивно заряджений атом 

вуглецю формальдегіду взаємодіє з активованим атомом вуглецю метильної 

групи толуолу з утворенням нового С–С зв'язку. Найімовірніше, реакція 

відбувається за узгодженим механізмом, уникаючи існування довгоживучих 

іонних інтермедіатів. Для ефективного алкілування метанолом каталізатор 

повинен задовольняти декільком вимогам: (і) мати силу оснóвних центрів, 

достатню для дегідрування метанолу до формальдегіду; (іі) стабілізувати 

толуол на поверхні або у порах та активувати його метильну групу і (ііі) 

забезпечувати адекватну сорбційну стехіометрію між толуолом і метанолом 

(переважну сорбцію толуолу). Лише відповідність усім цим критеріям 

забезпечує каталітичну активність матеріалу. 

Найкраще це реалізується в цеолітах Х і Y (тип FAU) у лужній формі – 

експериментальним фактом є значно більша їх активність у цій реакції, ніж 

активність інших цеолітів. Причому найефективнішими є каталізатори на 

основі цеоліту типу Х, модифікованого великими за розмірами лужними 

катіонами (Rb
+
, Cs

+
, частково K

+
). Наявність у складі каталізатора об'ємного 

катіона є важливим не стільки для досягнення найбільшої основності, як для 

забезпечення найбільшої відповідності орбіталей акцепторів електронної 

пари делокалізованим π-орбіталям толуолу [26, 27]. Менш основні цеоліти з 
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лужними обмінними катіонами (зокрема, з Na
+
) переважно сорбують 

метанол, і у цьому випадку основними продуктами будуть ксилоли. 

Переважною сорбцією метанолу можна пояснити і його нецільове 

перетворення до диметилового етеру на таких цеолітах, про появу якого в 

продуктах реакції повідомлялось у низці публікацій [13, 28–31]. 

Найбільша ефективність цеолітів типу FAU у лужній формі 

підтверджується експериментальними даними, наведеними в монографії [28] 

для K-, Rb- та Cs-форм цеоліту Х. Зокрема, найвищої концентрації стиролу у 

рідких продуктах конверсії (44,9 %) досягнуто на цеоліті 0,6RbNaX при їх 

виході на пропущений метанол 12,3 %, що дає абсолютний вихід даного 

продукту 5,52 %. Відповідні значення для етилбензолу складають 47,2 та 

5,81 %. Побічними рідкими продуктами конверсії знайдено ксилоли, а також 

вуглеводні С9+, а серед газоподібних переважають водень, оксиди вуглецю, 

метан, диметиловий етер і вуглеводні С2–С4. На жаль, такі матеріали з 

високою основністю каркасного кисню вельми ефективно каталізують 

глибокий розклад метанолу до СО. Водночас для активації толуолу з 

наступним алкілуванням у бічний ланцюг без значного продукування СО 

потрібна зовсім невелика кількість оснóвних центрів, як показано у роботі 

[14] на прикладі більш висококремнеземних цеолітів CsL і Csβ, які є 

достатньо основними, але містять набагато менше оснóвних центрів 

порівняно з CsX і CsY. Отже, надмірна оснóвність каталізатора негативно 

впливає на ефективність у цільовому алкілуванні. 

На відміну від цитованих вище робіт, де наголошується на необхідності 

специфічної конфігурації кислотних і основних центрів для перебігу 

бімолекулярної реакції алкілування метанолом бічного ланцюга толуолу на 

оснóвних цеолітах, у роботі H. Han і співр. [32], базуючись на кращій 

каталітичній ефективності сильно оснóвних цеолітів з невеликою кількістю 

кислотних центрів, якими є модифіковані оксидом цезію KX і CsX, зроблено 

припущення, що присутність кислотних центрів є необов'язковим для 

алкілування в бічний ланцюг. І водночас постулюється промотування реакції 
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дегідрування метанолу до формальдегіду сильними оснóвними центрами – 

частинками оксиду лужного металу, а також синергізм їх дії з дією обмінних 

катіонів, на яких під час реакції утримується толуол. А отже, кислотні центри 

Льюїса (ЛКЦ) все ж таки відіграють свою роль у реакції. У дослідженні [33], 

зі свого боку, позитивний ефект модифікування цеоліту оксидом цезію 

(зростання конверсії толуолу) також пояснюється генеруванням в 

каталізаторі сильних оснóвних центрів, проте автори відводять їм роль 

сприяти активації толуолу шляхом абстракції протону від його метильної 

групи. Посилення основності каталізатора і зниження його кислотності 

внаслідок модифікування оксидом іншого металу (ZnOx) зафіксовано й у 

роботі [34], але як результат такої зміни кислотно-оснóвних властивостей 

спостережено, навпаки, зниження хемосорбції толуолу, що, на думку авторів, 

дає більше шансів для адсорбції метанолу і, відповідно, його реакції з 

толуолом. 

У роботі [35] для виявлення потенційних можливостей оснóвних 

цеолітів як каталізаторів алкілування толуолу метанолом Corma зі 

співробітниками застосували комбінаторний підхід, який дав змогу 

розглянути широке коло цеолітів і взяти до уваги цілий ряд параметрів 

синтезу каталізаторів. Вивчали вплив природи цеолітів, складу каркасу, 

природи та вмісту компенсуючих катіонів, а також методу їх введення 

(іонний обмін, імпрегнування) разом із впливом природи прекурсора 

оснóвного катіона. Базуючись на такому широкому дослідженні, автори 

роботи доходять висновку, що цеолітні каталізатори є недостатньо 

активними для того, щоб забезпечити вихід цільових продуктів, необхідний 

для розгляду метилування толуолу як реальної альтернативи існуючому 

процесу алкілування бензолу етиленом з наступним дегідруванням 

етилбензолу до стиролу. Не дивлячись на це, цеоліти залишаються 

привабливими в ролі каталізаторів алкілування завдяки їх кислотно-

оснóвним властивостям, які можуть бути легко модифікованими 

деалюмінуванням, ізоморфним заміщенням або іонним обміном, а також 
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завдяки притаманній цеолітам регулярній пористості. Більше того, 

порівняння активності в алкілуванні толуолу у бічний ланцюг Cs-

вміщуючого цеоліту Х з активністю оксидів металів [27, 36–38] або 

мезопористих CsА [31] і Cs-Al2O3 [14], навіть модифікованих додатково 

цезієм і бором, які майже не каталізують цю реакцію, все ж таки вказує на 

важливість специфічних умов, які існують всередині мікропористих цеолітів, 

для перебігу реакцій, що промотуються основами. Цей висновок повністю 

співпадає з наведеною вище думкою Itoh [10] та ін. Важливим фактором 

може бути розмір пор і/або близькість взаємного розташування кислотних та 

оснóвних центрів Льюїса, проте розмірність пористої структури каталізатора 

на перебіг алкілування не впливає [14]. В роботі [31] мікропористій структурі 

відводять роль забезпечувати додаткову вторинну взаємодію (через ван-дер-

ваальсові сили) з толуолом для його стабілізації навіть за відсутності сильних 

ЛКЦ, або ефект сольватації мікропорами цеоліту. 

Окрім іонообмінних форм цеолітів FAU, у ролі каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг розглядають і цеоліти 

інших структурних типів (BEA, BOG, LTL, MEL, MTW, VET), інші 

матеріали оснóвної природи, серед яких нове покоління молекулярних сит – 

цинкосилікати CIT-6 і цеоліти VPI-8, а також модифіковані карбонатом цезію 

сферичні вуглецеві сорбенти СУГС [29]. 

Результати тестування модифікованих цезієм цеолітних каталізаторів 

підтвердили виявлену багатьма дослідниками перевагу систем на основі 

фожазиту. Проте встановлено принципову можливість одержання продуктів 

алкілування толуолу у бічний ланцюг на молекулярних ситах СІТ-6 і VPI-8, а 

також показано, що спосіб введення активного компонента (цезію) в 

упорядковані матриці різної хімічної природи (алюмосилікатні, вуглецеві) 

має суттєвий вплив на ефективність одержаних на їх основі каталізаторів 

[29]. Імпрегнування карбонатом цезію приводить до вищих показників 

активності та селективності за продуктами алкілування в бічний ланцюг 

порівняно з іонним обміном при близькому вмісті цезію (0,003–0,004 моль/г), 
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досягнуто таких максимальних виходів цільових продуктів на імпрегнованих 

каталізаторах: на зразку NaX-Cs2CO3 – 8,3%; на зразку NaY-Cs2CO3 – 9,9% і 

на зразку СУГС-Cs2CO3 – 6,2% на пропущений метанол. 

Ще одним цікавим об'єктом дослідження є гідротальцити – шаруваті 

подвійні гідроксиди загальної формули [M
2+

(1-x)M
3+

x(OH)2]
x+

(Ax/n)
n-

·yH2O. 

Гідроксидні шари цих сполук містять октаедрично координовані катіони М
2+

 

та М
3+

. Поміж шарами гідроксидів розташовані аніони А
n-

 і молекули води. 

Аніон компенсує позитивний заряд, що виникає внаслідок ізоморфного 

заміщення катіонів М
2+

 катіонами М
3+

 (зазвичай в ролі катіона М
3+

 виступає 

алюміній, аніона – CO3
2-

). Як і у випадку цеолітів, зміною складу 

гідротальцитів можна варіювати їх кислотно-оснóвні властивості [39]. 

Гідротальцити набувають активності після прожарювання за 

температури, близької до 400 °С, внаслідок десорбції діоксиду вуглецю і 

води з виникненням оснóвних центрів [39] низької (групи OH
-
), середньої 

(пари Mg–O) і великої (аніони O
2-

) сили. 

Manivannan і Pandurangan [40, 41] досліджували в алкілуванні толуолу 

Mg/Al гідротальцити з молярним співвідношенням M
2+

/M
3+

 3, 4, 5, 7 і 10 і їх 

заміщені форми – Cu/Al, Co/Al, Ni/Al, Zn/Al молярного співвідношення 3. 

Алкілуючими агентами виступали метанол [40] і етанол [41]. Прожарені 

(450 °С, 8 год) Mg/Al гідротальцити дають виключно продукти алкілування 

толуолу у бічний ланцюг, тоді як гідротальцити, що містять Co, Ni, Cu і Zn, 

алкілують також і у кільце, причому останній напрямок переважає. Таку 

зміну напрямку активності каталізаторів дослідники пояснюють зміною їх 

основності, оцінюючи її за селективністю перетворення циклогексанолу до 

циклогексанону. Всупереч наведеним даним, у роботі [27] Mg/Al 

гідротальцити (співвідношення Al/(Al+Mg) 0,33 і 0,2) знайдено неактивними 

у реакції толуолу з метанолом через низьку концентрацію сорбованого 

толуолу, адже гідротальцити не містять великих катіонів, які б утримували 

толуол і сприяли б активації його метильної групи. Зазначені матеріали через 
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високу основність (силу оснóвних центрів) каталізують лише дегідрування 

метанолу. 

1.1.2 Вплив умов ведення реакції 

Важливим фактором одержання високого вмісту цільових продуктів у 

каталізаті є належні умови проведення реакції алкілування толуолу. Зазвичай 

реакцію на цеолітних каталізаторах реалізують при 400–450 °С за 

атмосферного тиску, але застосовують широкий спектр співвідношень 

толуолу і метанолу, реагентів і газу-носія тощо. Для різних випробуваних 

каталітичних систем оптимальною температурою реакції, за якої досягаються 

максимальна конверсія толуолу і вихід цільових продуктів, знайдено: для 

CsAce/CsNaX і CsAce/CsNaY – діапазон 425÷435 °С [37], RbNaX – 425 °С 

[42], ZnKX – 450 °С [34], 1.5BPO4/CsX – 435 °С [43], 0.25B2O3/1.5Cs2O/CsX – 

425 °С [31]. Зниження температури зменшує конверсію толуолу і 

селективність утворення цільових продуктів; її підвищення знижує як 

конверсію толуолу внаслідок утруднення його стабілізації у цеоліті, так і 

селективність за стиролом внаслідок неселективного перетворення метанолу 

і розкладу формальдегіду. Слід зазначити, що конверсія метанолу монотонно 

зростає з ростом температури ведення реакції [31]. 

За результатами вивчення впливу зміни тиску у досить широких межах 

(0,1–3 МПа) на показники реакції, за атмосферного тиску спостережено 

найвищі селективність за стиролом і конверсію толуолу (з виходом стиролу 

4,4 % мол.) [42]. 

Підвищення мольного співвідношення толуол/метанол у реакційній 

суміші веде до зростання селективності за продуктами алкілування у бічний 

ланцюг і пригнічення утворення СО [31] внаслідок збільшення концентрації 

толуолу в цеолітних мікропорах, що збільшує шанс утвореному з метанолу 

формальдегіду прореагувати до цільового продукту. Тому зазвичай 

застосовують суміші з надлишком толуолу, хоча в деяких джерелах 

оптимальним  співвідношенням названо 1 : 1 [42]. З іншого боку, збільшення 
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вмісту толуолу у суміші знижує його конверсію через зменшення 

доступності алкілуючого агента, як результат знижується утворення 

продуктів алкілування [31, 40, 43]. Отже, враховуючи описані вище 

закономірності, на нашу думку, необхідно застосовувати окремий підхід до 

вибору складу реакційної суміші для кожної реакційної системи. 

Збільшення масової швидкості (WHSV
*
) подачі суміші толуолу та 

метанолу очікувано знижує конверсію обох реагентів, оскільки це знижує час 

контакту їх з каталізатором, при цьому спостерігається зростання 

співвідношення стирол/етилбензол в продуктах [31]. Оптимальне значення 

цього параметра лежить у межах 2–2,5 год
-1

 [31, 42, 44]. Водночас висока 

WHSV сприяє підвищенню ефективності перетворення метанолу [44]. 

Переважну більшість досліджень реакції алкілування толуолу в бічний 

ланцюг проведено за відсутності будь-якого газу-носія. Проте у разі 

застосування останнього подача реагентів та інертного газу співвідноситься у 

широких межах. Останнім часом зустрічаються спроби додавання у 

реакційну систему діоксиду вуглецю [45] з метою вплинути на розподіл 

продуктів реакції. Автори [46] намагались пояснити такий вплив з погляду 

вільнорадикального механізму активації толуолу в реакції його алкілування 

метанолом. Ними показано, що опираючись на цей механізм можна пояснити 

підвищення селективності за стиролом, якщо як газ-носій замість азоту 

використовувати діоксид вуглецю. 

У роботі [47] проводили метилування толуолу у потоках He і СО2 і 

спостерігали у потоці СО2 зниження утворення H2, тоді як утворення CO, 

навпаки, зростало. На думку авторів, це свідчить про потенційну роль СО2 як 

акцептора водню, утвореного дегідруванням метанолу та його глибоким 

розкладом до CO і H2, що може мати позитивні наслідки для одержання 

продуктів алкілування в бічний ланцюг. Однак у присутності СО2 

спостерігали швидшу дезактивацію каталізаторів через відкладання коксу, 

ніж це це відбувалось у потоці He, внаслідок більшої конверсії реагентів. 
                                                           
*
 Розраховується як маса поданих реагентів за годину на одиницю маси каталізатора за формулою 

WHSV=(маса реагентів [г/год])⁄(маса каталізатора [гкат]), надалі одиницю виміру подано скорочено як [год
-1

]. 
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1.1.3 Стан сполук при адсорбції толуолу і метанолу на оснóвних 

формах цеолітів 

Значну роль у виведенні послідовностей елементарних реакцій, які 

ведуть до кінцевих продуктів перетворення, відіграє з'ясування стану 

адсорбованих молекул реагуючих речовин і визначення утворених в 

результаті реакції продуктів. Загальноприйняті на сьогодні уявлення 

склалися завдяки залученню сучасних методів дослідження каталітичних 

систем. Серед них найбільш широковживаними і високоефективними у 

дослідженнях гетерогенних каталітичних процесів є ЯМР та ІЧ-

спектроскопія. 

Мультиядерна ЯМР-спектроскопія in situ з обертанням під "магічним 

кутом" дає змогу вивчати механізми гетерогенно-каталітичних реакцій, 

даючи інформацію про поведінку активних складових каталізаторів, їх 

взаємодію з реагуючими речовинами та ідентифікувати одержані продукти. 

ІЧ-спектроскопія дозволяє безпосередньо спостерігати взаємодію 

адсорбованих молекул з поверхнею каталізаторів. Поєднання з методом ТПД 

дає змогу визначати як адсорбовані сполуки, так і ті, що десорбуються, а у 

випадку перебігу поверхневих каталітичних реакцій – робити висновки про 

перетворення адсорбованих реагентів у адсорбовані продукти і подальшу їх 

десорбцію. 

Під час адсорбції метанолу на цеолітах у катіонообмінній формі 

(катіони лужних металів) знайдено цілий ряд сполук: формальдегід, СО, 

диметиловий етер, карбокатіон СН3
+
 тощо, а також слабко і сильно зв'язаний 

метанол, – роль яких в алкілуванні, у тому числі як алкілуючих агентів, 

дискутується. Потенційними алкілуючими агентами можуть бути поверхневі 

карбонатні сполуки, бідентатні і монодентатні форміати, виявлені ІЧ-

спектроскопічними і ЯМР дослідженнями [23, 48, 49]. 

Вивчення поверхневих сполук, що утворюються під час конверсії 

метанолу і толуол/метанольної суміші на оснóвному цеоліті CsNaX/24CsOH 

із залученням іn situ ЯМР-спектроскопії показало [50], що дегідруванням 
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метанолу до формальдегіду з подальшою його взаємодією з цеолітним 

каркасом в потоці азоту і за стаціонарних умов утворюються карбонати і 

форміати відповідно; і вони виступають в ролі активних алкілуючих толуол 

агентів. 

У роботі [8] вивчали адсорбцію метанолу і толуолу окремо, як і їх 

спільну адсорбцію методами ТПД і ІЧ-спектроскопії з Фур'є перетворенням 

на переважно кислотному LiX і переважно оснóвному CsX каталізаторах. 

Дослідження показали, що на обох розглянутих цеолітах залежно від 

ступеня заповнення існує два типи адсорбованого метанолу. Це 

сильнозв'язаний метанол, який, імовірно, безпосередньо взаємодіє з 

катіонами, і – зі зростанням кількості молекул спирту – слабкозв'язаний 

метанол, який є частиною утвореної через водневі зв'язки мережі із цих 

молекул. Адсорбуючи метанол разом з толуолом, слабкозв'язаний різновид 

не було зафіксовано. На думку авторів, молекули толуолу і сильнозв'язаного 

метанолу стерично розташовані поряд, що якраз і обмежує просторово 

можливість утворення "метанольної" мережі. Закономірно, зв'язок метанолу з 

катіонами літію сильніший, ніж зв'язок з катіонами цезію (температури 

десорбції 327 і 247 °С відповідно). Тому за температури реакції метанол на 

LiX залишається адсорбованим, а на CsX – або десорбується, або 

розкладається до формальдегіду, який формує на поверхні форміати і 

метоксисполуки. Толуол на обох формах цеоліту Х утворює однаковий 

адсорбційний комплекс і взаємодіє відповідно з молекулами адсорбованого 

метанолу з утворенням ксилолів, або з продуктом розкладу метанолу – 

формальдегідом – до стиролу. 

Інші дослідження також свідчать про те, що природа адсорбованого 

метанолу і продукти його розкладу значною мірою визначають напрямок 

алкілування – за кислотним механізмом в ароматичне кільце або за оснóвним 

механізмом у метильну групу [23, 26, 27, 48]. На переважно оснóвних 

цеолітах (RbX, CsX) метанол швидко дегідрується до формальдегіду, і чим 

активніше, тим селективніше цеоліт в алкілуванні бічного ланцюга. Тому 
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формальдегід названо ефективним алкілуючим агентом. Перебіг ключової 

для реакції алкілування толуолу стадії дегідрування метанолу до 

формальдегіду, як уже зазначалось вище, зафіксовано спостереженням у 

спектрі ЯМР 
13

C продуктів розкладу метанолу на каталізаторі CsY [24]. 

Водночас постулюється, що карбокатіон СН3
+
 на переважно оснóвних 

цеолітах настільки сильно зв'язаний з киснем каркасу, що не може брати 

участь у реакції. 

На більш кислотних цеолітах (LiX, NaX) метанол дегідратується до 

карбокатіонів або також розкладається до формальдегіду. Однак, на відміну 

від оснóвних цеолітів, кислотні цеоліти нежорстко сорбують карбокатіони, 

що є суттєвим для алкілування толуолу у кільце, а формальдегід на них 

конвертує у диметиловий етер. Отже, під час контакту метанолу і 

каталізаторів з різним балансом кислотності і основності виникають схожі 

сполуки, і тільки з їх стабільністю може бути пов'язаний різний напрямок 

алкілування толуолу на цих каталізаторах. 

Вплив природи катіона на форму адсорбованого толуолу хоч і менш 

визначальний, але ним також не можна нехтувати. За теоретичними 

розрахунками [10, 51], адсорбція толуолу на лужному катіоні цеоліту не веде 

до активації толуолу, а тільки стабілізує адсорбовану молекулу, що 

підтверджено експериментально методом ЯМР-спектроскопії на ядрі 
133

Cs із 

застосуванням методики обертання зразка під "магічним кутом" [24]. Але від 

природи обмінних катіонів залежить основність каркасу цеоліту, і під час 

адсорбції толуолу його метильна група сильніше поляризується на більш 

оснóвних Cs- і Rb-формах, ніж на переважно кислотній Li-формі [27]. Це 

також спрямовує алкілування в бічний ланцюг. 

1.1.4 Шляхи утворення етилбензолу в метилуванні толуолу на 

оснóвних каталізаторах 

Згідно з існуючими уявленнями, первинним продуктом алкілування 

метильної групи толуолу є стирол, етилбензол утворюється гідруванням 
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останнього. Це було постульовано першовідкривачами реакції Сидоренко зі 

співр. [5] і, загалом, не суперечить багатому масиву напрацьованих з того 

часу експериментальних даних. Проте за майже півстолітню історію 

дослідження реакції алкілування алкілзаміщених бензолів у бічний ланцюг 

на різних за природою каталізаторах (на цеолітах X та Y з різним катіонним 

наповненням [52]; Li-, Na-, K-, Cs-формах цеолітів β, Y та ZSM-5 [53]; (Mg, 

Co, Ni, Zn, Cu)/Al-гідротальцитах [40]) для контактів низької основності було 

виявлено низку фактів невідповідності твердженню про виключно 

вторинність насиченого продукту по відношенню до ненасиченого. Це дало 

підстави вважати, що на таких каталізаторах етилбензол, наприклад, 

утворюється не тільки гідруванням стиролу, але й прямою 

дегідроконденсацією метильної групи толуолу з молекулою спирту [40, 53]. 

В роботі [53] наведено схему такого процесу для системи толуол–

ізопропанол (рис. 1.3) на каталізаторах низької основності. Про первинне 

утворення насичених продуктів алкілування бічного ланцюга толуолу на 

більш основних каталізаторах у роботі не йдеться. 

 

Рисунок 1.3 – Схематичне представлення ізопропілування толуолу 

прямою дегідроконденсацією на каталізаторах низької основності [53] 

Натомість, у роботі [54] постульовано, що пряме алкілування толуолу 

метанолом промотується саме сильними оснóвними центрами каталізатора 

(цеоліт Х), причому за тих самих умов випробувані каталізатори малоактивні 

у гідруванні стиролу у потоці водню. Присутність відповідних центрів 

забезпечується цезієм, який входить до складу каталізатора у 
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понадстехіометричній до іонообмінної ємності кількості, наприклад, як 

оксид, що знаходиться у порах цеоліту. Навпаки, автори [55] відводять 

такому цезію роль ефективно розкладати метанол аж до СО і Н2. 

Разом із механізмами утворення етилбензолу гідруванням стиролу та 

прямою дегідроконденсацією метанолу і толуолу запропоновано також 

альтернативний шлях через гідрогеноліз 2-фенілетанолу (продукту взаємодії 

толуолу з формальдегідом), що відбувається паралельно з дегідратацією цієї 

проміжної сполуки до стиролу (рис. 1.4) [32, 54]. Із цього погляду, обидва 

кінцеві продукти алкілування толуолу в бічний ланцюг є первинними. Той 

факт, що 2-фенілетанол не детектується у суміші продуктів, пояснений його 

швидким перетворенням за вказаними маршрутами. Джерелом водню для 

реакцій гідрогенолізу та гідрування є розклад метанолу до формальдегіду з 

подальшою дисоціацією молекулярного водню на основних центрах до H
+
 і 

H
-
. 

 

Рисунок 1.4 – Загальний механізм реакції алкілування бічного ланцюга 

[54], де М1 – пряме метилування толуолу, М2 – утворення 2-фенілетанолу, 

М3 – дегідратація 2-фенілетанолу до стиролу, М4 – гідрогеноліз 2-

фенілетанолу до етилбензолу, М5 – гідрування стиролу 

Такий альтернативний механізм обґрунтовано квантово-хімічними 

розрахунками [56, 57], які показали можливість перебігу реакції алкілування 
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толуолу у бічний ланцюг через 2-фенілетанол не лише із залученням ЛКЦ, 

але й БКЦ і термінальних гідроксильних груп [57]. 

Останніми роками з посиланням на більш ранню роботу [58] 

розвивається думка про те, що основним шляхом утворення етилбензолу є 

трансгідрування стиролу метанолом [33, 34, 59–62], яке відбувається на 

сильних оснóвних центрах каталізатора. Як докази на користь такої думки 

наведено вищу швидкість цієї реакції порівняно зі швидкістю гідрування 

стиролу молекулярним воднем, зростання селективності за етилбензолом зі 

збільшенням частки метанолу в реакційній суміші і незначне зростання тієї ж 

селективності, коли атмосферу азоту міняли на атмосферу водню. Але вплив 

парціального тиску метанолу на селективність утворення етилбензолу може 

бути опосередкованим – через водень як продукт дегідрування метанолу, а 

незначний вплив молекулярного водню з атмосфери реакції пояснюватись 

тим, що гідрувальну активність проявляє не молекулярний, а атомарний 

водень [58]. Можна припустити, що саме в такому вигляді вивільняється 

водень під час дегідрування метанолу. Пряме алкілування толуолу як шлях 

утворення етилбензолу автори вважають маловірогідним через відсутність у 

продуктах ксилолів. Проте їх утворенню, найімовірніше, перешкоджає 

висока основність досліджуваного каталізатора, і як наслідок, реалізація 

такої форми адсорбції толуолу, коли атоми вуглецю ароматичного кільця 

характеризуються низькою реактивністю по відношенню до алкілуючого 

агента [10]. 

Підтримуючи висновки про те, що до утворення етилбензолу на 

каталізаторах CsX з високим вмістом цезію веде, переважно, трансгідрування 

стиролу метанолом, автори [63] доповнюють цей шлях реакцією 

трансгідрування формальдегідом, а також висловлюють думку, що на CsX зі 

ступенем обміну на цезій меншим 32,3% етилбензол утворюється шляхом 

гідридного переносу між стиролом і вуглецевими відкладеннями на 

каталізаторі. 
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Але яким би не був гідруючий агент, усі перелічені реакції гідрування 

стиролу є вторинними, і їх внесок в утворення етилбензолу буде значним 

лише за високих ступенів перетворення. Натомість більшість даних огляду 

літератури свідчить про те, що існуючі каталізатори перетворюють толуол на 

рівні лише до 10 %. Тому поглиблення уявлень про маршрут утворення 

етилбензолу прямою дегідроконденсацією метильної групи толуолу з 

метанолом залишається актуальним. 

1.2 Способи модифікування для одержання ефективних каталізаторів 

1.2.1 Модифікування каталізаторів метилування толуолу до стиролу й 

етилбензолу 

За найпоширенішим механізмом алкілування толуолу метанолом у 

бічний ланцюг, реакцію ініціює відрив молекули водню від адсорбованого на 

цеоліті метанолу з утворенням формальдегіду [10, 27]. Ця стадія можлива на 

будь-якій основі за умов достатньої її сили [25, 55]. Тому одним із шляхів 

удосконалення каталізаторів алкілування толуолу метанолом у бічний 

ланцюг вважається посилення їх оснóвних центрів. Оскільки основність 

цеоліту визначається його типом, співвідношенням Si/Al у каркасі і 

природою компенсуючого катіона, очевидним є вибір у ролі каталізатора 

цеоліту FAU, модифікованого іонним обміном на катіони лужних металів. 

Посилення основності контакта забезпечується також його імпрегнуванням 

різними сполуками металів – оксидами, гідроксидами, солями [32, 55]. 

Для каталізаторів CsX різного ступеня обміну на катіони цезію [64] 

виявлено можливість збільшення оснóвної сили каркасних атомів кисню 

завдяки електроно-донорним властивостям оксидів лужних металів, частинки 

яких знаходяться у великих порожнинах цеоліту, чим промотується стадія 

дегідрування метанолу до формальдегіду, і загалом, всієї реакції алкілування 

бічного ланцюга. Проте вихід цільових продуктів із збільшенням кількості 

нанесеного оксиду проходить через максимум: надлишковий вміст промотує 
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також і розклад утвореного формальдегіду, що знижує його цільове 

використання. Водночас стимулюється утворення активних атомів водню, що 

сприяє небажаній конверсії стиролу до етилбензолу, знижуючи 

співвідношення стирол/етилбензол у продуктах реакції. 

Методом спектроскопії ЯМР 
133

Cs цеоліту CsY, імпрегнованого 

гідроксидом цезію з наступним прожарюванням, і ЯМР 
13

C метоксигруп, 

зв'язаних з оксидними сполуками-"гостями", з обертанням під магічним 

кутом [24] показано високу дисперсність "гостя", спричинену впливом 

хімічних властивостей каркасу "господаря", а також посилення внутрішньої 

основності цеоліту внаслідок імпрегнування, тобто спостерігається певний 

синергізм між сполукою цезію і цеолітом. Утворення формальдегіду 

спостерігалось на обох формах каталізаторів: як на імпрегнованих зразках, 

так і на чисто іонообмінному CsY. Але в останньому випадку ця реакція 

потребувала на 100 градусів вищої температури. Роль сильних оснóвних 

центрів імпрегнованих каталізаторів полягає, як на противагу авторам роботи 

[64] вважають Hunger і співр. [24], базуючись на представлених у роботі 

експериментальних даних, у стримуванні розкладу проміжного 

формальдегіду до СО і Н2 і спрямуванні у такий спосіб реакції у цільовому 

напрямку. Показано, що паралельно перетворенню метанолу до 

формальдегіду йде утворення поверхнево зв'язаних форміатів, стійких навіть 

при високих температурах, і через це, ймовірно, відповідальних за 

дезактивацію каталізатора. 

На збільшення оснóвної сили каталізаторів алкілування толуолу в 

бічний ланцюг націлене і комбіноване модифікування цеоліту X катіонами 

металів І і ІІ груп (Cs, Mg, Zn) з імпрегнуванням одержаних іонообмінних 

форм вуглекислим цезієм [13]. В роботі показано, що введення Mg
2+

 і Zn
2+

 

разом з Сs2CO3 суттєво підвищує сумарний вихід етилбензолу і стиролу 

порівняно з їх виходом на лужних формах цеоліту Х. Так, якщо на NaX-

Cs2CO3 і CsNaX-Cs2CO3 максимальний сумарний вихід стиролу й 

етилбензолу у мольних відсотках від пропущеного метанолу становив 8,3 і 
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3,5 % відповідно, то на MgNaX-Cs2CO3 і ZnNaX-Cs2CO3 цей показник зростає 

до 18,9 і 10,5 % відповідно. Не зайвим буде зауважити, що це підвищення 

відбувається за рахунок етилбензолу. Натомість, із введенням катіонів 

магнію і цинку спостерігається значне підвищення виходу продуктів 

розкладу метанолу – оксидів вуглецю. Автори статті [13], услід за іншими 

дослідниками [37, 64, 65], пов'язують це з наявністю в таких каталізаторах 

сильних оснóвних центрів, на відміну від авторів цитованої вище роботи [24], 

які, навпаки, вважають сильні оснóвні центри фактором, що гальмує 

утворення оксиду вуглецю. Зазначені каталізатори, що містять двозарядні 

катіони магнію і цинку разом з карбонатом цезію, дійсно можуть мати 

центри посиленої основності завдяки дії інкорпорованої солі. 

Підтвердженням слугує факт пригнічення утворення ксилолів при введенні 

солі, що означає підвищення селективності алкілування за оснóвним 

механізмом. Але такі ж посилені оснóвні центри виникають у лужних формах 

цеоліту, проте це значно меншою мірою відбивається на інтенсифікації 

розкладу метанолу. Отже, причина посиленого газоутворення може бути 

дещо не такою очевидною і поєднувати вплив багатьох чинників, серед яких 

не виключений вплив наявної в Mg- і Zn-формах цеоліту бренстедової 

кислотності, а також стеричного фактору, пов'язаного з двозарядністю 

лужноземельного катіона. 

Разом з тим, не можна не погодитись із припущенням, що введення в 

катіонні позиції цеоліту іонів Mg
2+

 і Zn
2+

, які характеризуються сильнішим 

позитивним електричним полем порівняно з катіонами лужних металів, 

сприяє певній орієнтації адсорбованої молекули толуолу за рахунок взаємодії 

її -електронів з вільними орбіталями катіона металу [13]. Але водночас 

важко сказати, чи буде позитивним вплив такої орієнтації на перебіг цільової 

реакції. З цієї точки зору цікавим є факт спостереження Palomares і співр. [26, 

27] преференційної, порівняно з метанолом, адсорбції толуолу у випадку 

більшого за розміром катіона металу. У цьому випадку стабілізацію 

молекули толуолу пояснено не стеричними обмеженнями, а більш сильною 
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взаємодією громіздкіших катіонів з ароматичним кільцем молекули толуолу 

завдяки кращій відповідності делокалізованих -орбіталей толуолу 

(льюїсової основи) орбіталям-акцепторам електронних пар катіона (льюїсової 

кислоти), що підтверджується теплотами адсорбції толуолу – 50 кДж/моль 

для MgO, 76 кДж/моль для NaX і 92 кДж/моль для CsX. Саме більшою 

схильністю каталізаторів із крупнішими обмінними катіонами сорбувати 

толуол автори [26, 27] пояснюють їх більшу селективність до алкілування у 

бічний ланцюг. 

Отже, адсорбція толуолу з активацією його метильної групи не може 

відбуватись за відсутності доступного громіздкого обмінного катіона, тобто, 

наприклад, на MgO. 

Широке поле для досліджень відкриває модифікування каталізаторів 

іншими, ніж лужні (лужноземельні) метали, елементами і сполуками. Так, 

знайдено, що оклюдований цеолітом CsX бор неоднозначно впливає на 

активність в алкілуванні толуолу і співвідношення у продуктах реакції 

стиролу та етилбензолу [38, 66]. Позитивний ефект пояснено тим, що оксид 

бору, який утворюється in situ дегідратацією борної кислоти (джерела бору), 

селективно отруює сильні оснóвні центри, які каталізують розклад 

формальдегіду до монооксиду вуглецю і водню, що інтенсифікує утворення 

стиролу та інгібує його гідрування [38]. 

Про утворення B2Cs2O4 всередині цеолітних каналів у результаті 

внесення бору, що зменшує загальну основність CsX, модифікованого 

позакаркасними частинками Cs2O, та його активність у розкладанні метанолу 

до CO та H2, йдеться також у роботі [67]. Не зайвим буде зазначити, що 

висновок базується на визнанні авторами біфункціонального характеру 

реакції алкілування толуолу метанолом, коли метанол конвертує до 

формальдегіду на нанесеному оксиді цезію, а толуол активується на катіоні 

Cs
+
. Роль основних центрів цеоліту у такому механізмі не визначена, і 

встановлену експериментально загальну основність каталізатора автори 

приписують Cs2O. Свою точку зору щодо механізму реакції автори 



48 

дослідження підтверджують результатами заміни Cs2O на ZnO, який відомий 

активністю у перетворенні метанолу до формальдегіду, отримуючи активний 

і селективний каталізатор одержання стиролу й етилбензолу ZnO-CsX. 

У новішому дослідженні [31] позитивний ефект введення бору у 

вигляді B2O3 теж пов'язують із генеруванням нових кислотних центрів, проте 

пояснюють його більшою здатністю таких центрів стабілізувати толуол 

порівняно з існуючими ЛКЦ. Зроблене припущення автори підтверджують 

результатами термопрограмованої десорбції: в міру збільшення вмісту 

оксиду бору в каталізаторі спостерігається поступове збільшення кількості 

термодесорбованого аміаку з паралельним зсувом піку термодесорбції 

толуолу у високотемпературну область. Крім того, за даними термодесорбції 

CO2, зменшується кількість основних центрів у цеоліті. Отже, по-перше, 

збільшення концентрації толуолу в мікропорах цеоліту сприяє тому, що він 

скоріше провзаємодіє з формальдегідом, ніж той розкладеться до СО, а по-

друге, зменшується кількість центрів, на яких відбувається глибокий розклад 

HCHO і, відповідно, знижується ймовірність гідрування стиролу. 

У цьому ключі, введення менш оснóвних складових може сприяти 

пригніченню глибокого розкладу метанолу, спрямовуючи тим самим його 

перетворення у цільовому напрямку. Так, введення оксидів BaO або MgO 

сприяло алкілуванню в бічний ланцюг на силікаліті [68, 69], що пояснювали 

збільшенням кількості слабких основних центрів, проте для зазначених 

систем позитивний ефект міг бути викликаним низькою нативною 

основністю силікаліту. Помірне додавання K3PO4 на CsX (5–10 % мас.), окрім 

зменшення кількості слабких кислотних центрів, збільшило силу та кількість 

оснóвних центрів середньої сили (останні, що відповідають максимуму на 

профілях CO2-TPD при 270–300 °C, є найбільш прийнятними для алкілування 

толуолу метанолом у бічний ланцюг), що суттєво покращило каталітичну 

активність та селективність зразків за стиролом та етилбензолом [70]. 

Підвищення селективності за стиролом каталізаторів на основі цезієвої 

форми цеоліту Х унаслідок модифікування боратами цирконію, цинку, міді 
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та лантану в роботах [33, 60, 61] пояснено пригніченням реакції 

трансгідрування стиролу метанолом до етилбензолу (найефективнішими 

модифікаторами виявились борати цирконію та цинку), а зростання 

активності модифікованого зразка – промотуванням боратом селективного 

утворення формальдегіду з метанолу. Такий самий вплив на реакцію 

трансгідрування стиролу метанолом мають оксиди металів (ZnO, CuO, ZrO2, 

Al2O3, MoO2 і V2O3), найефективнішим серед яких виявився оксид цинку [34, 

62]. Цікаво, що автори цитованих робіт вважають причиною збільшення 

конверсії толуолу на модифікованих боратами і оксидами каталізаторах 

зміну стехіометрії адсорбції на їх поверхні толуолу і метанолу на користь 

останнього, тоді як на думку авторів [31], навпаки, стабілізація в порах саме 

толуолу є причиною зростання його конверсії. 

Для підвищення ефективності цеолітних каталізаторів метилування 

толуолу робились спроби застосовувати як промотори металічні мідь та 

срібло, відомі як каталізатори дегідрування метанолу до формальдегіду [71, 

72]. Одержані результати показали, що імпрегнування сполуками перехідних 

металів промотує утворення формальдегіду з метанолу [30, 45, 73]. Cu та Ag 

показали здатність ефективніше, ніж бор, підвищувати вихід продуктів 

алкілування, але каталізатори, імпрегновані Cs2O і модифіковані міддю 

(сріблом) разом з бором, давали високий вихід СО [30]. 

На основі даних ТПД CO2 встановлено [70] позитивний вплив на 

перебіг реакції алкілування толуолу в бічний ланцюг нанесеного на цеоліт 

CsX фосфату калію (5–10 % мас.), а саме, оснóвних центрів середньої сили 

(температура десорбції CO2 270–300 °C), генерованих додаванням K3PO4. 

Однак каталізатори за 10 год роботи втрачали половину своєї активності, і 

вона повністю не відновлювалась після регенерації. 

Цікаві результати показало також деалюмінування цеоліту X Трилоном 

Б з наступним іонним обміном на цезій з одержанням цеоліту FAU з 

ієрархічною структурою [47]. Формування мезопористості при збереженні 

об’єму мікропор шляхом деалюмінування привело до перерозподілу 



50 

кислотно-основних властивостей: спостерігалось зменшення кількості та 

посилення кислотних центрів, а також збільшення кількості і послаблення 

основних центрів. Зразок ієрархічної структури показав дещо нижчу, однак 

стабільну впродовж 5 год роботи конверсію толуолу (2,5 %), тоді як на 

мікропористому Cs-X цей показник знижувався за 8 годин роботи від 3,5 до 

2,5 %. 

Незважаючи на численні дослідження, механізми впливу нанесених 

сполук залишаються не до кінця визначеними. Їх роль може полягати як у 

посиленні оснóвності каркасних атомів кисню [34], так і в збільшенні 

кількості необхідних для ініціювання та перебігу цільової реакції оснóвних 

центрів [32, 33, 55]. Цеоліт взагалі може виступать у таких складних 

каталізаторах лише як носій, тоді як первинна роль належатиме додатково 

внесеним сполукам. 

Із наведених даних огляду літератури можна дійти висновку, що 

основними способами модифікування, які застосовують до каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг, окрім іонного обміну на 

катіони лужних і лужноземельних металів та імпрегнування (або 

просочування) їх солями, оксидами, гідроксидами, є введення оксидів бору, 

барію або магнію, перехідних металів, модифікування боратами цирконію, 

цинку, міді та лантану, а також промотування металічними міддю та сріблом. 

Спроби модифікувати склад каркасу, наприклад, деалюмінуванням або 

десиліціюванням не проводились. 

1.2.2 Модифікування кислотних каталізаторів перетворення 

вуглеводнів 

Кислотні цеоліти виступають сучасними каталізаторами ряду карбоній-

іонних процесів нафтопереробки та нафтохімії: крекінгу нафтових фракцій, 

ізомеризації нормальних парафінів, алкілування ароматичних вуглеводнів 

олефінами, диспропорціонування моноалкілароматичних вуглеводнів до 

бензолу та діалкілароматики. Їх активність і селективність значною мірою 
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визначаються величиною співвідношенням атомів кремнію і алюмінію в 

каркасі (силікатного модуля SiO2/Al2O3), оскільки ним задаються 

максимальна іонообмінна ємність, число та сила БКЦ, термо- та 

кислотостійкість, гідрофобність тощо. З метою варіювання величини 

силікатного модуля (здебільшого, у бік підвищення) застосовують 

деалюмінування хімічними агентами (мінеральними кислотами, 

комплексоутворювачами, газоподібними галогеновмісними сполуками), 

термопарообробкою або ізоморфним заміщенням алюмінію кремнієм, що 

входить до складу деалюмінуючих агентів [74]. Перші дві категорії процедур 

деалюмінування характерні тим, що вони спричинюють утворення дефектів 

кристалічної структури цеолітів або ж їх часткову аморфізацію, що 

закономірно знижує стабільність модифікованих зразків. Ізоморфне ж 

заміщення теоретично не тягне за собою руйнування кристалічної структури 

з усіма позитивними наслідками, які із цього випливають. Найбільш 

уживаними деалюмінуючими агентами є тетрахлорид кремнію SiCl4 та 

гексафторсилікат амонію (NH4)2SiF6. Перший застосовують у паровій фазі за 

температур 200–700 °С, залежно від типу цеоліту, другий – у водних 

розчинах при температурах до 100 °С. Після іонного обміну, ізоморфне 

заміщення є найбільш значущою процедурою модифікування цеолітів. 

Іншим фактором, який може впливати на активність і селективність 

цеолітних каталізаторів, є зовнішньоповерхнева каталітична активність, яка 

пов'язана з розташованими там кислотними центрами. Незважаючи на 

незначну їх частку у загальній кількості, вони, в силу підвищеної доступності 

для реагуючих молекул, спричиняють як неселективний перебіг реакцій, так і 

швидку дезактивацію каталізатора внаслідок посиленого 

зовнішньоповерхневого коксоутворення, а тому позбавлення цеолітних 

каталізаторів зовнішньоповерхневої активності, стало одним із шляхів 

підвищення їх ефективності у цілій низці реакцій за участю вуглеводнів, які 

реалізуються на кислотних формах цеолітів різних типів [75–83]: 

ароматизації легких парафінів, алкілуванні ізобутану бутенами та 
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ароматичних вуглеводнів спиртами, диспропорціонуванні толуолу та 

ізомеризації ксилолів до пара-ксилолу тощо. 

В останнє десятиліття для усунення зовнішньоповерхневої активності 

широко використовується пасивація зовнішньої поверхні такими 

модифікаторами, як SiO2 та силікаліт-1. Покриття зовнішньої поверхні 

цеолітів шаром SiO2 здійснюють методами осадження – хімічним 

парофазним (CVD, [84, 85]) або рідкофазним (CLD, [86–88]), ізолюючи 

розташовані там кислотні центри. Для осадження використовують 

кремнійорганічні сполуки, розміри молекул яких забезпечують дію лише на 

зовнішній поверхні. Зокрема, модифікований тетраетилортосилікатом 

каталізатор ZSM-5 [86] продемонстрував високу пара-селективність (91,1 %) 

у диспропорціонуванні толуолу за досить високої конверсії 25,6 %. Схожі 

результати (91 і 31 % відповідно) досягнуто за допомогою контрольованого 

поверхневого осадження SiO2 разом з P–Ni-допуванням (Ni застосовували 

для стабілізації роботи каталізатора) на зразках із малим розміром кристалів 

(S-HSZM-5); на крупніших кристалах (M-HZSM-5) одержаний ефект був 

дещо не такий виразний [87]. Для каталізатора S-HZSM-5 осадження SiO2 на 

зовнішній поверхні з метою отримати високу пара-селективність при 

збереженні адекватного рівня конверсії толуолу знайдено більш 

перспективним, ніж Р-допування, яке ізолює окремий активний центр. Слід 

зазначити, що у першому випадку відбувається суттєве пригнічення 

адсорбції молекулярного зонду, вочевидь, через осадження SiO2 навколо 

отворів пор і, як наслідок, їх звуження. Проте навіть об'єднання цих способів 

модифікування не може забезпечити 100 % пара-селективності. Стосовно 

впливу покриття SiO2 на ізолювання кислотних центрів різних типів, 

показано, що Si-CVD-модифікування переважно ізолює сильні БКЦ. 

На важливості звуження отворів пор для підвищення пара-

селективності диспропорціонування толуолу наголошується і в інших 

дослідженнях. У роботі [85] знайдено кореляцію пара-селективності зі 

швидкістю адсорбції орто-ксилолу (низька швидкість дифузії, а отже 
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менший розмір отворів, відповідає високій селективності) і не знайдено 

зв'язку між пара-селективністю і конверсією 1,3,5-триізопропілбензолу, яка 

відображає кількість зовнішньоповерхневих БКЦ. 

Нанесення SiO2 або силикаліту-1 також застосовували для підвищення 

селективності за ароматикою каталізаторів дегідроароматизації метану на 

основі імпрегнованого Mo цеоліту HZSM-5 [89, 90]. Подібно до SiO2, 

силікаліт-1 (структурний аналог цеоліту MFI, який не містить алюмінію) 

може пасивувати кислотні центри зовнішньої поверхні шляхом утворення 

тонкого і рівномірного шару, що наноситься шляхом вторинної кристалізації 

на поверхні цеоліту в результаті золь-гель синтезу [91]. Проте необхідно 

враховувати певні особливості такого способу дезактивації зовнішньої 

поверхні. Так, у роботі [92] встановлено, що зразки HZSM-5 з високим 

співвідношенням Si/Al, модифіковані силікалітом-1, демонструють вищу 

пара-селективність в алкілуванні толуолу (88 %) порівняно зі зразками з 

нижчим силікатним модулем через вихід алюмінію з каркасу останніх і 

включення його в каркас силікаліту в процесі епітаксіального росту 

кристалів. Подібний ефект зворотного включення позакаркасного Al в ґратку 

силікаліту спостерігали також і в міру збільшення тривалості процедури 

нарощування [90]. Шар силікаліту-1 усував зовнішньоповерхневі кислотні 

центри HZSM-5 за вмісту не менше 13,2 %, і такий зразок продемонстрував 

високу селективність за ароматикою. Однак надлишкова товщина оболонки 

силікаліту-1 ускладнювала міграцію частинок Mo у пори цеоліту, через що 

погіршувалась їх синергія з кислотними центрами. Модифіковані 

каталізатори виявились стійкими до дезактивації у процесі роботи. 

Негативний вплив надлишкового покриття виявлено не тільки для 

силікатіту-1, але і для аморфного діоксиду кремнію [89] – зі збільшенням 

циклів обробки зменшувався ступінь дисперсності Мо через підвищення 

гідрофобності поверхні. Повторне нанесення SiO2 призвело також до 

підвищення концентрації БКЦ, імовірно, завдяки повторному входженню 

раніше утвореного позаґраткового Al назад у цеолітну ґратку. Збільшення 
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дисперсності Mo у результаті його нанесення перед обробкою SiO2 

дозволило здійснити останню процедуру у три цикли, а отже повніше 

дезактивувати кислотні центри на зовнішній поверхні, що підвищило 

початкову конверсію метану і зменшило кількість утвореного на 

відпрацьованому зразку твердого коксу. Однак така послідовність нанесення 

модифікаторів має недоліком можливу часткову втрату металу внаслідок 

подальшої обробки і/або SiO2-покриття. Загалом, недоліками покриття 

зовнішньої поверхні цеолітів як SiO2, так і силікалітом-1, є складність 

процедур нанесення, тривалість яких варіює від кількох годин до кількох діб, 

та необхідність великої кількості реагентів. 

Одержати пара-селективний композитний каталізатор зі структурою 

core/shell дозволяє також нарощування не силікаліту-1, а боросилікату [93]. 

Підвищену пара-селективність композиту Al-MWW@B-MWW у 

диспропорціонуванні толуолу віднесено на рахунок ефективного пригнічення 

ізомеризації пара-ксилолу завдяки ізоляції неселективних 

зовнішньоповерхневих кислотних центрів. 

Сприяти формселективному перебігу реакцій на кислотних цеолітах 

призначено модифікування їх бором, фосфором, оксидами лантаноїдів тощо. 

При цьому причиною позитивного ефекту називають як дезактивацію 

кислотних центрів зовнішньої поверхні, так і створення дифузійних 

перешкод для продуктів реакції. 

Нерегулярний характер впливу на пара-селективність як в алкілуванні, 

так і у диспропорціонуванні толуолу має модифікування HZSM-5 борною 

кислотою, коли під час прожарювання вона конденсується з БКЦ і 

нейтралізує останні, оборотно зв'язуючись з каркасом цеоліту у вигляді 

борного ангідриду [94]. Автори виходять із принципу переважного перебігу 

реакції у перетинах пор і пов'язують високу пара-селективність із 

розташуванням бору всередині цеолітної структури. Розраховано, що 

максимальна кількість бору, яка знаходиться всередині цеолітного зерна, 

становить 5-6 атомів на елементарну комірку; решта, ймовірно, розташована 
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на зовнішній поверхні. Під час реакції відбувається міграція бору з перетинів 

каналів: швидка, у їх простір і далі на зовнішню поверхню – у випадку 

алкілування під дією води як продукта реакції, і повільна, обмежена 

внутрішнім простором пор – у випадку диспропорціонування. Це і визначає 

характер зміни пара-селективності з часом: її зниження до початкового рівня 

в алкілуванні і зростання до максимального значення в диспропорціонуванні. 

Максимум пара-селективності для обох реакцій визначає вміст 

модифікатора, і він найвищий при максимальному заповненні пор. Отже, 

рухливість бору в межах цеолітного зерна може знижувати цінність 

процедури модифікування ним у промислових масштабах. 

У роботі [95] підтверджено, що модифікування HМОR оксидами 

лантаноїдів (CeO2, La2O3, Pr2O3, Sm2O3, Dy2O3 або Yb2O3) запобігає 

ізомеризації на зовнішній поверхні утвореного в порах під час 

ізопропілування нафталіну 2,6-діізопропілнафталіну (DIPN) до 2,7-DIPN. 

Оксиди дезактивували зовнішньоповерхневі кислотні центри HМОR, 

зберігаючи його каталітичну активність, коли їх вміст становив 5-10 % мас. 

Однак коли він збільшувався до 20-30 % мас., спостерігалась втрата 

активності каталізаторами, модифікованими всіма оксидами, окрім CeO2 

(зберігав високі активність і селективність) і Sm2O3 (зберігав помірну 

активність). Такі результати пояснено відмінностями морфології мезопор, 

утворених різними оксидами, що впливає на доступність каналів МОR для 

реагуючих молекул: CeO2 накопичується на поверхні у вигляді окремих 

нанорозмірних кристалітів із середнім діаметром приблизно 3-4 нм (входи у 

пори MOR залишаються доступними для нафталіну та продуктів його 

ізопропілування, яке відбувається в каналах із високою селективністю за 2,6-

DIPN без значних втрат активності); Sm2O3, як і La2O3 та інші оксиди, має 

вигляд аморфного склоподібного оксиду, проте, на відміну від них, лише 

частково перешкоджає доступу нафталіну в пори цеоліту і цим зберігає 

селективне утворення 2,6-DIPN, інші оксиди втрачають активність. 
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Модифіковані CeO2 або La2O3 зразки H-ZSM-5 [96, 97] 

продемонстрували підвищення формселективності в алкілуванні 

моноядерних ароматичних вуглеводнів без значної втрати каталітичної 

активності. Модифікування цими оксидами дезактивувало кислотні центри 

на зовнішній поверхні цеоліту, що в етилуванні етилбензолу стало 

запобіжником ізомеризації там p-DEB. Однак La2O3 виявився ефективнішим, 

ніж CeO2, оскільки пара-селективність модифікованих La2O3 цеолітів H-

ZSM-5 посилювалась також і за рахунок переважної дифузії p-DEB із цеоліту 

завдяки звуженню отворів його пор. 

Водночас модифікування цеоліту MCM-68 (тип MSE) оксидом лантану 

шляхом просочування було визнано ефективним способом запобігання 

утворенню важкого коксу в реакції крекінгу гексану внаслідок дезактивації 

активних центрів переважно на зовнішній поверхні, що сприяло підтримці 

каталітичної активності та селективності до пропілену у цій реакції [98]. 

Отже, модифікування відповідними оксидами може забезпечити високу 

селективність без втрати каталітичної активності у багатьох каталізованих 

цеолітами органічних реакціях шляхом дезактивації зовнішньоповерхневих 

кислотних центрів разом із контролем розміру пор цеолітів. 

Для видалення активних центрів зовнішньої поверхні з метою 

підвищення пара-селективності каталізаторів диспропорціонування толуолу 

на основі цеоліту HЦВМ (тип MFI) ефективним рішенням виявилось 

модифікування тетрахлоридом кремнію, коли селективність його 

зовнішньоповерхневої дії забезпечували тампонуванням пор хлоридом 

натрію [83]. Подібний підхід з успіхом застосовано і до каталізатора 

алкілування ізобутану бутенами на основі цеоліту Х (тип FAU), коли під час 

його модифікування гексафторсилікатом амонію в ролі тампонуючого агента 

використовували н-тетрадекан [81]. Аналогічно цитованим роботам, у роботі 

[99] застосували модифікування цеоліту ZSM-5 із тампонованими 

мікропорами. Оригінальність підходу полягала у тому, що тампонуючим 

агентом тут виступав органічний темплат, який ефективно блокував канали 
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та обмежував дію модифікаторів (Na2H2EDTA, H3PO4) зовнішньою 

поверхнею мікрокристалів. У результаті, під дією Na2H2EDTA було 

селективно видалено зовнішньоповерхневий каркасний Al, водночас на 

зовнішній поверхні утворювались нові кислотні центри, ймовірно – 

силанольні гнізда. Під час обробки H3PO4 не відбувалось видалення 

каркасних атомів Al, проте незначна кількість P, залишаючись на зовнішній 

поверхні, ефективно знизила там концентрацію кислотних центрів, що 

сприяло підвищенню стійкості каталізатора до дезактивації коксом – 

тривалість його ефективної роботи збільшилась у 1,5 раза. 

Загалом, обробка HZSM-5 фосфором не обмежується впливом на його 

зовнішньоповерхневу кислотність. В алкілуванні або диспропорціонуванні 

ароматики пара-селективність одержаного в результаті такої обробки 

каталізатора може бути наслідком ефективного звуження каналів, їх 

перетинів і отворів пор фосфатами, зв'язаними із цеолітним каркасом [100]. 

Але не можна виключати руйнування таких зв'язків під час реакції з 

відповідною втратою каталізатором набутої пара-селективності. Стійкішого 

ефекту можна очікувати, якщо створення стеричних перешкод відбувається 

внаслідок оклюзії сполук всередині пористої структури [101] або процедури 

попереднього закоксовування [102]. 

Усунення зовнішньоповерхневих кислотних центрів відіграє позитивну 

роль також і у процесі каталітичного швидкого піролізу біомаси [84, 103]. 

Для цього, окрім оглянутого вище SiO2-CVD-методу, використовували 

хімічне модифікування цеоліту HZSM-5 динатрієвою сіллю 

етилендіамінтетраоцтової кислоти (Na2H2EDTA) з метою мінімізувати вихід 

коксу [103]. Це дозволило селективно видалити алюміній із зовнішньої 

поверхні каталізатора без руйнування кристалічної структури цеоліту 

завдяки значній хелатуючій дії, а також великим розмірам молекули 

Na2H2EDTA. У результаті на модифікованому за оптимальних умов 

каталізаторі дійсно спостерігався найменший вихід коксу, а також значно 

знизився вихід кислот та сахаридів (однак слід зазначити, що на виході 
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фенолу – одного з негативних продуктів реакції – проведене модифікування 

майже не позначилось). Крім того, помітно зріс вміст позитивних хімічних 

складових у продуктах піролізу на цьому каталізаторі. 

Отже, модифікування зовнішньої поверхні цеолітних каталізаторів 

залишається запотребованим способом підвищити їх ефективність у реакціях, 

що відбуваються за участю кислотних центрів. Переважно його застосовують 

для одержання формселективних каталізаторів, тоді як впливу на 

дезактивацію каталізаторів приділено недостатньо уваги. Зокрема, підвищена 

небезпека блокування пористої структури цеоліту зовнішньоповерхневим 

коксом існує в процесах крекінгу. Більш глибоке дослідження впливу і 

способів модифікування зовнішньої поверхні є актуальним також для 

каталізаторів пара-диспропорціонування толуолу. 

1.3 Дезактивація оснóвних каталізаторів метилування толуолу 

Дезактивація каталізаторів, що працюють у тих чи інших реакціях, є 

широко розповсюдженим предметом досліджень, оскільки це дає змогу 

знайти шляхи підвищення їх ефективності. Найпоширенішими 

каталізаторами процесів нафтохімії та нафтопереробки виступають 

каталізатори на основі мікропористих матеріалів, для яких проблема 

дезактивації стоїть дуже гостро. Коксові молекули, що виникають в ході 

перетворення вуглеводнів на таких каталізаторах, перешкоджають доступу 

реагентів до активних центрів, відкладаючись або ж безпосередньо на них, 

або ж блокуючи входи до цеолітних пор. В останньому випадку від участі у 

каталізі усувається значна частина внутрішньопористого об’єму каталізатора, 

в якому, як відомо, зосереджено основна маса активних центрів. Найбільш 

дослідженими були і залишаються на сьогодні кислотні каталізатори [104–

107]. Натомість, дезактивація оснóвних, зокрема, цеолітних каталізаторів 

досліджується мало. На них не слід чекати коксоутворення, оскільки воно 

відбувається внаслідок карбоній-іонних реакцій, проте зниження 

каталітичної активності таких каталізаторів може відбуватись, наприклад, у 



59 

результаті полімеризації або отруєння оснóвних центрів через адсорбцію 

діоксиду вуглецю і води [36, 108]. 

В алкілуванні толуолу метанолом на катіонних формах цеоліту FAU 

причиною дезактивації каталізатора можуть виступати бідентатно зв’язані з 

поверхнею цеоліту форміати. 

Дослідження ІЧ-спектрів катіонних форм (Na, K, Rb та Cs) цеоліту X 

під час контакту їх поверхні з метанолом [48, 109] показали утворення на 

каталізаторах форміатів при 400 °С. Проте думки щодо структури цих 

поверхневих сполук у авторів різнились. Unland [109] висловив припущення, 

що форміати, утворені на зразках KX, RbX і CsX, мають структуру A (тобто є 

монодентатними), а на зразку NaX – структуру B або C (рис. 1.5, а). На 

відміну від нього, King і Garces [48] віднесли форміати на зразках CsX, RbX 

та KX до бідентатних, схожих на структуру B (рис. 1.5, б). При цьому 

останніх на каталізаторах LiX і NaX за тих же умов було виявлено дуже 

мало. 

     

Рисунок 1.5 – Структури форміатоподібних утворень на поверхні 

цеолітних каталізаторів: а [109], б [48] 

Бідентатні форміати руйнувались із виділенням СО при t>250 °C, при 

420 °C – відносно швидко. За температури 200 °C вони були стійкими до дії 

води чи повітря, але діоксид вуглецю в реакційній системі легко 

перетворював їх на поверхневі карбонати [48], які швидко розкладались при 

продувці гелієм. Утворення карбонатів СО3
2-

 і форміатів взаємопов'язані, 

оскільки вони асоційовані з тими самими лужними катіонами. 

а б 
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Автори [48] припускають, що бідентатні форміати, будучи реакційно 

інертними, отруюють активні центри алкілування на каталізаторах RbX і 

CsX, а додавання у потік діоксиду вуглецю у високій концентрації може 

допомогти відновити ці центри. Дійсно, при заміні газу-носія гелію на СО2 

спостерігалось швидке підвищення виходу стиролу, однак, з такою самою 

швидкою дезактивацією каталізатора внаслідок утворення ароматичного 

коксу (слід зауважити, що за відсутності у потоці СО2 утворювався 

аліфатичний кокс, і каталізатор дезактивувався повільно). На каталізаторі 

NaX додавання СО2 стимулювало утворення ксилолів і спричиняло незначне 

утворення ароматичного коксу. Такі спостереження можуть свідчити про те, 

що виникнення ароматичного коксу більше пов'язане з перетворенням 

ненасиченого алкілбензолу. 

Hunger і співр. [24] під час алкілування толуолу метанолом на 

імпрегнованому гідроксидом цезію зразку цеоліту Y також фіксували, 

починаючи вже з 200 °С, утворення бідентатно зв'язаних із поверхнею 

цеоліту форміатів, які вважаються відповідальними за дезактивацію 

каталізатора. Проте за їх даними, бідентатні форміати є стабільними навіть за 

високих температур, що дещо відрізняється від результатів, одержаних у 

[48]. 

На цеолітах CsX, RbX та KX внаслідок реакцій з поверхнею 

каталізатора метанолу або формальдегіду (а не СО, як у випадку бідентатних 

форміатів, і за нижчої (200 °С) температури) можуть утворюватись також 

монодентатні форміати, водночас на NaX та LiX їх ніколи не спостерігали 

[48]. Центри їх утворення, ймовірно, відповідають за глибокий розклад 

метанолу до СО і Н2 і можуть відігравати важливу роль у реакції алкілування 

толуолу в бічний ланцюг. На користь цього припущення свідчить той факт, 

що наявність толуолу у реакційній суміші перешкоджає розкладанню 

проміжного формальдегіду до СО та Н2, певно, внаслідок його взаємодії з 

монодентатним форміатом до цільового продукту – стиролу [24]. 
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За підвищеної температури реакції дезактивацію оснóвних 

каталізаторів алкілування толуолу метанолом може спричиняти незначна 

руйнація структури цеоліту при переході невеликої кількості каркасних 

атомів алюмінію у позакаркасний стан, а також утворення коксу [44]. У 

роботі [110] припускається, що коксові відкладення утворюються в каналах 

цеоліту випадковим чином, і дезактивація каталізатора відбувається шляхом 

блокування каналів коксом. Зазначено, що на каталізаторах CsNaX і CsNaBX 

коксові відкладення легше утворюються із стиролу та толуолу, тоді як 

метанол та етилбензол мають меншу схильність до утворення коксу. Із 

втратою об'єму пор через коксові відкладення пов'язують дезактивацію 

каталізаторів на основі активованого вуглецю (CsB-вуглець) та цеоліту 

(CsNaX) і автори [58]. Але вони базуються на постулаті про парѝ  металів як 

інтермедіат реакції і вважають, що до дезактивації каталізатора шляхом 

утворення вуглецевих відкладень у його порах могла вести каталізована 

парами металів полімеризація стиролу. Також, у ході тривалої роботи, парѝ  

металів і високореакційні оксиди металів могли спричиняти структурну 

деградацію каталізатора. 

Оскільки коксоутворення включає реакції, що відбуваються на 

кислотних центрах: олігомеризацію олефінів (наприклад, стиролу), 

циклізацію, перенос водню тощо, причину закоксування оснóвних 

каталізаторів алкілування толуолу в процесі роботи пов'язують саме з такими 

центрами. Зокрема, після модифікування каталізаторів оксидами лужних 

металів у результаті зменшення кількості кислотних центрів спостерігалось 

пригнічення формування коксу [31]. На підтвердження, додаткове 

модифікування оксидом бору, який має помірну кислотність Льюїса, 

збільшувало число кислотних центрів каталізаторів і спричиняло відповідне 

підвищення коксоутворення. Відкладання коксу всередині цеолітних 

мікропор більш істотно обмежує дифузію громіздких молекул толуолу, ніж 

малих молекул метанолу, тому конверсія толуолу спадала з часом роботи 

значно помітніше, ніж конверсія метанолу. 
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Найчастіше серед кислотних центрів у ролі відповідальних за 

коксоутворення виокремлюють БКЦ [32, 55, 63]. Як шлях, що веде до коксу, 

запропоновано реакцію стиролу з вуглеводнями, утвореними з метанолу в 

присутності БКЦ [63]. Такий висновок базується на виявленні вуглецевих 

відкладень (11,5 %) у вигляді поліциклічних ароматичних сполук у порах 

відпрацьованого каталізатора NaX, який містив БКЦ, тоді як відпрацьований 

каталізатор CsX (БКЦ відсутні), незважаючи на більшу конверсію, 

характеризувався лише незначною кількістю утвореного за тих самих умов 

коксу (1,2 % ), у складі якого не було знайдено поліциклічних ароматичних 

сполук з ненасиченими зв’язками в алкільному ланцюзі. 

Навпаки, у роботах [32, 55] за допомогою методу спектроскопії 

комбінаційного розсіяння світла в УФ-діапазоні показано подібність і 

поліароматичну природу коксу, утвореного на відпрацьованих зразках 

цеоліту X у Na- і Cs-формах як таких, так і з додатково нанесеним Cs2O. 

Отже, процес дезактивації різних за кислотно-оснóвними властивостями 

каталізаторів може бути подібним і різнитись тільки кількістю коксу, 

оскільки модифікування оксидами лужних металів зменшує число кислотних 

центрів; одночасно збільшується число і посилюються оснóвні центри. Слід 

зазначити, що тут під кислотними центрами автори [32, 55] розуміли як БКЦ, 

так і типові ЛКЦ, і вважали, що на кислотних центрах до коксу 

перетворюється здебільшого метанол. Молекули метанолу піддаються 

міжмолекулярній дегідратації до диметилового етеру, суміш диметилового 

етеру і метанолу реагує з утворенням низки легких олефінів, подальші 

реакції яких дають суміш парафінових, олефінових і навіть ароматичних 

вуглеводнів. Метанол або диметиловий етер також можуть реагувати з 

толуолом із утворенням ксилолів або триметилбензолу. Якщо ж у 

каталізаторі переважають оснóвні властивості, метанол піддається 

дегідруванню з утворенням СО та Н2, відповідно кількість утвореного коксу 

зменшується. Продукти алкілування толуолу в бічний ланцюг на 
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каталізаторах, що не містять БКЦ, як прекурсори коксу у літературі не 

розглядаються. 

*** 

Підсумовуючи дані огляду літератури, можна зробити висновок, що 

оснóвні цеолітні каталізатори і реакції, які ними каталізуються, мають 

широкі перспективи розвитку з огляду на очікуване зростання промислового 

застосування оснóвного каталізу у нових екологічно дружніх процесах, що 

зумовлює проведення більш глибоких досліджень у цій області. Зокрема, без 

однозначної відповіді залишається ціла низка питань стосовно реакції 

алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг, таких як маршрути 

утворення одного з основних продуктів реакції – етилбензолу, оптимальне 

співвідношення сили кислотних і оснóвних центрів і їх кількості, фактори 

впливу на кислотно-оснóвні характеристики каталізаторів, способи 

підвищення їх ефективності і стабільність роботи тощо. Розширення уявлень 

про ці аспекти реакції сприятиме розкриттю механізмів дезактивації 

каталізаторів метилування толуолу та природи дезактивуючих сполук, а 

також розвитку підходів до вивчення дезактивації оснóвних каталізаторів 

загалом, що на сьогодні є малодослідженим. Застосування модифікування 

зовнішньої поверхні цеолітних каталізаторів із використанням 

деалюмінуючих агентів як інструмента у вивченні їх дезактивації у літературі 

практично не зустрічається. Недостатньо уваги приділено також вивченню 

впливу такого модифікування на дезактивацію кислотних каталізаторів, 

зокрема, каталізаторів крекінгу, коли існує підвищена небезпека блокування 

пористої структури цеоліту зовнішньоповерхневим коксом. 

З іншого боку, модифікування зовнішньої поверхні цеолітної основи 

залишається запотребованим способом підвищити ефективність цеолітних 

каталізаторів кислотного типу. Переважно його застосовують для одержання 

формселективних каталізаторів. Для каталізаторів пара-

диспропорціонування толуолу становить інтерес глибше дослідити способи 

такого модифікування. У зв'язку з тим , що для поліпшення ефективності 
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каталізаторів алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг 

модифікування зовнішньої поверхні не застосовувалось, актуальним є також 

проведення досліджень у цьому напрямку. 

На основі проведеного аналізу літератури сформульовано мету 

дослідження, яка полягає у з’ясуванні характеру дезактивації оснóвного 

цеоліту FAU в реакції алкілування толуолу метанолом через розширення 

уявлень про їх взаємодію на каталізаторі, а також у встановленні впливу 

модифікування зовнішньої поверхні мікрокристалів цеолітів FAU та MFI на 

активність та селективність у перетвореннях вуглеводнів. Для досягнення 

поставленої мети необхідно було виконати такі завдання: 

- синтезувати низку каталізаторів на основі цеолітів FAU та MFI шляхом 

іонного обміну, імпрегнування, декатіонування, а також деалюмінування 

і десиліціювання різними модифікуючими агентами; 

- з’ясувати особливості формування активних центрів каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом до стиролу та етилбензолу; 

- встановити вплив способу модифікування каталізаторів алкілування 

толуолу метанолом у бічний ланцюг на селективність у цільовій реакції; 

- розширити уявлення про первинні продукти взаємодії толуолу з 

метанолом на оснóвному цеоліті FAU шляхом проведення реакції за 

умов, що забезпечують малі ступені перетворення; 

- оцінити вплив модифікування зовнішньої поверхні каталізаторів на 

ефективність їх роботи в реакціях метилування толуолу в бічний 

ланцюг, крекінгу пентену і диспропорціонування толуолу; 

- з’ясувати особливості дезактивації оснóвних каталізаторів у метилуванні 

толуолу; 

- дослідити склад вуглецевих відкладень на відпрацьованих у метилуванні 

толуолу зразках і запропонувати шляхи їх утворення. 
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2 ВИХІДНІ РЕЧОВИНИ ТА МАТЕРІАЛИ, СИНТЕЗ КАТАЛІЗАТОРІВ, 

МЕТОДИ ЕКСПЕРИМЕНТАЛЬНОГО ДОСЛІДЖЕННЯ 

2.1 Вихідні речовини та матеріали 

2.1.1 Цеоліти порошкоподібні NaХ і NaY (тип FAU), NaM (тип MOR), 

NaЦВМ (тип MFI), ТУ 38.102168–85, АТ ―Сорбент‖, РФ. 

Алюмосилікатний модуль (SiO2/Al2O3) і статичну ємність за парами 

води (VH2O) та бензолу (VC6H6
) подано в таблиці 2.1. 

Таблиця 2.1 – Паспортні характеристики цеолітів 

Цеоліт SiO2/Al2O3 VH2O, см
3
/г VC6H6

, см
3
/г 

NaX 2,3 0,30 0,29 

NaY 4,7 0,29 0,32 

NaM 9,8 0,12 – 

NaЦВМ 41 0,07 0,18
*
 

*
Статична ємність за парами гептану. 

 

2.1.2 Літію нітрат 3-водний LiNO3·3H2O, ч.д.а., ГОСТ 10562–76. 

2.1.3 Калію нітрат KNO3, техн., ГОСТ 19790–74, Україна. 

2.1.4 Рубідію нітрат RbNO3, 99,8 %, Acros organics, USA. 

2.1.5 Цезію нітрат CsNO3, х.ч., ТУ 6–09–437–83. 

2.1.6 Цезію хлорид CsCl, CAS № 7647–17–8, 99+%, pure, Acros Organics. 

2.1.7 Магнію нітрат 6-водний Mg(NO3)2·6H2O, ч., ГОСТ 11088–64. 

2.1.8 Кальцію нітрат 4-водний Ca(NO3)2·4H2O, ч.д.а., ГОСТ 4142–77. 

2.1.9 Лантану нітрат 6-водний La(NO3)3
.
6H2O, ч.д.а., ТУ 6–09–4676–78, 

"Реахим". 

2.1.10 Кремнію тетрахлорид SiCl4, ВТУ № 3490–52. 

2.1.11 Натрію хлорид NaCl, х.ч., ГОСТ 4233–77. 

2.1.12 Калію гідроксид КОН, ч.д.а., Чехія. 

2.1.13 Амонію гексафторсилікат (NH4)2SiF6, ч., ТУ 6–09–1927–77, "Реахим". 
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2.1.14 Амонію ацетат CH3COONH4, ч., ГОСТ 3117–78, "Хімлаборреактив". 

2.1.15 Амонію нітрат NH4NO3, ч.д.а., ГОСТ 22867–77, Україна. 

2.1.16 Амонію хлорид NH4Cl, х.ч., "РИАП". 

2.1.17 Сіль динатрієва етилендіамін-N,N,N
1
,N

1
 тетраоцтової кислоти 2-водна 

Na2C10H14O8N2·2H2O, стандарт-титр, ТУ 6–09–2540–87, "Реахим". 

2.1.18 Цинку сульфат 7-водний ZnSO4·7H2O, ч.д.а., ГОСТ 4174–69. 

2.1.19 Аміак, 25 % водний розчин NH4OH,ч.д.а., Україна. 

2.1.20 Індикатор ксиленоловий оранжевий. 

2.1.21 Толуол С6H5CН3, ч.д.а., ГОСТ 5789–78. 

2.1.22 Метанол СH3OН, ч.д.а., Merck. 

2.1.23 Пентен-1 C5H10, х.ч. (домішки пентену-2 ~ 1 %). 

2.1.24 н-Гексан н-С6Н14, ч., ТУ 6–09–3375–78. 

2.1.25 н-Декан (н-С10Н22), ч. 

2.1.26 н-Тетрадекан (н-С14Н30), ч. 

2.1.27 Дихлорметан CH2Cl2 для рідинної хроматографії, ≥99,9%, Merck. 

Фізико-хімічні дослідження проводили з використанням хімічно-

чистих (х.ч.) газоподібних гелію (очищений марки А, ТУ У 14299304–002), 

водню та кисню, а також стиснутого повітря і рідкого азоту. 

2.2 Синтез каталізаторів 

2.2.1 Іонообмінне модифікування цеоліту X нітратами лужних і 

лужноземельних металів 

Для одержання іонообмінних форм каталізаторів зразки цеоліту X (фр. 

0,5–1 мм) піддавали дворазовому обміну на катіони калію, рубідію, цезію або 

магнію із 1 N водних розчинів відповідних нітратів (співвідношення 

тверда : рідка фаза (Т : Р) 1 : 5) за гідротермальних умов. Обміни проводили 

послідовно при 140–150 ºС протягом 2 год в обертовому автоклаві із 

нержавіючої сталі з проміжною відмивкою дистильованою водою. 

Підвищену температуру застосовували для руйнування гідратної оболонки 
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катіонів, що вводились, і збільшення тим самим глибини обміну. Після 

завершення процедури зразок ретельно відмивали дистильованою водою до 

відсутності іонів NO3
-
 і висушували у повітрі. 

2.2.2 Нанесення лужних металів на іонообмінну форму цеоліту Х 

Іонообмінні форми цеоліту просочували за вологоємністю розчином 

нітрату цезію або літію у такій кількості, щоб вміст лужного металу був 

еквівалентний 10 % обмінної ємності. 

Цеоліт дегідратували в муфельній печі при 380 °С впродовж 2 год, 

охолоджували в сухому ексикаторі у закритому бюксі і рівномірно по 

краплинах додавали розраховану кількість водного розчину нітрату потрібної 

концентрації. Зразки сушили у повітрі. Нітрати переводили в оксиди 

безпосередньо під час активації зразків у каталітичній установці. 

Перелік одержаних каталізаторів наведено у таблиці 2.2. 

Таблиця 2.2 – Синтезовані зразки і застосовані до них процедури 

модифікування 

№ 

п\п 
Зразок Іонний обмін Імпрегнування 

1 NaX – – 

2 KX + – 

3 RbX + – 

4 CsX + – 

5 MgX + – 

6 NaX/Cs – + 

7 KX/Cs + + 

8 RbX/Cs + + 

9 CsX/Cs + + 

10 MgX/Cs + + 

11 NaX/Li – + 

12 CsX/Li + + 
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2.2.3 Синтез кислотних форм каталізаторів 

Декатіонування. Наважку цеоліту у Na- або модифікованій формі 

(позначка "m", синтез описано в п. 2.2.4) засипали в колбу і заливали 3 M 

розчином нітрату амонію у співвідношенні Т : Р 1 : 10. Колбу розташовували 

у струшувачі з водяною банею, де витримували 3 год після досягнення 

температури 85 °С. Після закінчення часу обробки цеоліт відмивали 

дистильованою водою до відсутності аніонів NO3
2-

 і сушили у повітрі. 

Одержану амонійну форму прожарювали 3 год у муфелі за температури 

600 °С. Так одержували каталізатори крекінгу HY і HYm, а також 

каталізатори диспропорціонування толуолу HP і HPmN. 

Процедура синтезу каталізаторів крекінгу MOR, MFI і FAU дещо 

відрізнялась. Зразки MOR і MFI отримували чотириразовим іонним обміном 

нативних катіонів натрію у цеолітах відповідних типів на амоній (Т : Р = 1 : 2, 

85 °С, 3 год) із 3 M розчином NH4NO3 з прожарюванням протягом 2 год при 

550 °C. Для одержання каталізатора FAU за тих же умов проводили 

дворазовий обмін катіонів натрію у цеоліті NaY на амоній з проміжним 

прожарюванням і відтак – одноразовий обмін на лантан із 3 N розчином 

La(NO3)3•6H2O. Вміст лантану у зразку становив 25% обмінної ємності, 

залишковий натрій – 40%. 

2.2.4 Модифікування складу цеолітного каркасу 

2.2.4.1 Одержання модифікованого гідроксидом калію каталізатора на 

основі цеоліту FAU 

Наважку цеоліту NaX (фр. 1–2 мм) заливали 0,2 N розчином гідроксиду 

калію (Т : Р 1 : 10) у конічній колбі, доводили на водяній бані з безперервним 

перемішуванням до 85 °С і витримували 0,5 год. Продукт відмивали 

дистильованою водою до рН нейтрального і висушували на повітрі. 

Одержували каталізатор KNaXm'. 
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2.2.4.2 Синтез каталізаторів на основі цеоліту FAU з використанням 

гексафторсилікату амонію 

На першому етапі цеоліт NaХ модифікували ізоморфним заміщенням 

каркасного алюмінію на кремній у водному розчині гексафторсилікату 

амонію за наступною процедурою. 

Дві наважки цеоліту (фр. 1–2 мм) у скляних конічних колбах 1 і 2 

заливали відповідно дистильованою водою або 2 M розчином ацетату амонію 

(CH3COONH4 – А.А.) за співвідношення Т : Р 1 : 10 і, ретельно перемішуючи 

суспензію, додавали 0,1 M водний розчин (NH4)2SiF6 у молярному 

співвідношенні до цеоліту 1 : 5. Колби термостатували на водяній бані з 

безперервним перемішуванням 2 год за температури 85 °С. Після 

термостатування зразки цеоліту ретельно відмивали дистильованою водою і 

сушили у сушильній шафі за 100 °С. 

На наступному етапі (етап ІІ) вміст колби 1 і половину вмісту колби 2 

піддавали дворазовому іонному обміну з 1 N розчином KNO3 (Т : Р 1 : 10, 

85 °С, 3 год) з проміжною відмивкою дистильованою водою до відсутності 

іонів NO3
-
. Одержані зразки сушили у сушильній шафі за 100 °С. Потім вміст 

колби 1 ділили навпіл і одну з частин, а також другу половину вмісту колби 

2, прожарену при 550 °С 3 год (з отриманням водневої форми), піддавали дії 

0,2 N розчину КОН (Т : Р 1 : 10) за кімнатної температури 1 год (етап ІІІ). 

Після закінчення обробки зразки відмивали дистильованою водою до рН 

нейтрального і сушили у сушильній шафі при 100 °С. 

Синтезовані як описано вище зразки імпрегнували нітратом цезію (етап 

ІV) за п. 2.2.2 з одержанням каталізаторів KXm-N/Cs (N = 1–4, табл. 2.3). 

Каталізатор СsXm/Cs синтезували за подібною, за деякими 

виключеннями, процедурою. Так, фракція цеоліту становила 0,5–1 мм, також 

було змінено послідовність стадій обробки – етап ІІ полягав у нейтралізації 

протонів, які могли б виникнути в цеоліті під час деалюмінування, а на етапі 

ІІІ здійснювали іонні обміни з 1 N розчином CsNO3 за п. 2.2.1. 
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2.2.4.3 Синтез каталізаторів на основі цеоліту MFI з використанням 

гексафторсилікату амонію 

Каталізатори HPmN (де N – порядковий номер згідно з табл. 2.4) 

синтезували на основі натрійової форми цеоліту MFI модифікуванням 

гексафторсилікатом амонію. Для тампонування внутрішньокристалічного 

об'єму цеоліту використовували різні кількості (7–51 % мас.) одного з 

вуглеводнів парафінового ряду: н-гексану (Hex), н-декану (Dec) або н-

тетрадекану (TD), враховуючи гідрофільність і достатньо великі лінійні 

розміри їх молекул. Дегідратований при 380 °С цеоліт (фракція 0,5–1 мм) 

просочували відповідним вуглеводнем за вологоємністю (~50 % мас.), відтак 

дозволяли йому випаруватись до заданого ступеня заповнення, причому 

гексан випаровували за кімнатної температури, а декан і тетрадекан – за 

температури 100 і 150 °С відповідно. 

У скляні конічні колби з наважкою тампонованого цеоліту заливали 

2 M розчин ацетату амонію (CH3COONH4) за співвідношення Т : Р 1 : 10 і 

додавали розраховану кількість (NH4)2SiF6 з 0,1 M водного розчину, ретельно 

перемішуючи суспензію. Колби поміщали у струшувач з водяною банею, 

доводили температуру бані до 85 °С і витримували 2 год. Відтак зразки 

цеоліту відмивали дистильованою водою, сушили у сушильній шафі при 

100 °С і піддавали декатіонуванню (п. 2.2.3). 

2.2.4.4 Синтез модифікованих тетрахлоридом кремнію зразків на 

основі цеоліту FAU 

Цеоліт піддавали термохімічній обробці у парах SiCl4, ізоморфно 

заміщуючи каркасний алюміній на кремній на зовнішній поверхні 

мікрокристалів. Перед деалюмінуванням пори цеоліту заповнювали 

хлоридом натрію, який слугував тампонуючим внутрішню сорбційну ємність 

агентом, що підвищувало селективність зовнішньоповерхневої дії 

тетрахлориду кремнію. Процедура модифікування виглядала наступним 

чином. 
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Цеоліт у натрієвій формі (фракція 0,5–1 мм) дегідратували в муфельній 

печі при 380 °С впродовж 2 год, охолоджували в ексикаторі, додавали за 

вологоємністю насичений розчин NaCl і залишали на повітрі до повного 

випаровування води. Масова частка солі складала 18–20 %. Отриманий 

зразок знову прожарювали при 380 °С 2 год. 

У такому вигляді цеоліт разом із тетрахлоридом кремнію за молярного 

співвідношення 5 : 1 завантажували у корозійностійкий титановий автоклав 

об’ємом 130 см
3
 в окремих пірексових ємностях об'ємом 80 і 18 см

3
 

відповідно. Автоклав швидко герметизували, обережно підвішували в 

розташованій вертикально трубчастій електропечі і витримували за кімнатної 

температури 24 год для рівномірного розподілу деалюмінуючого агента в 

об'ємі наважки цеоліту. Потім температуру в печі піднімали до 250 °С зі 

швидкістю 1–5 град/хв і підтримували на цьому рівні визначений для 

обробки час, після чого автоклав охолоджували і розвантажували. 

Модифікований цеоліт відмивали дистильованою водою від аніонів Cl
-
 і 

тампонуючого агента, сушили у повітрі. 

Для одержання каталізатора CsXm''/Cs відмитий модифікований цеоліт 

(NaX як вихідний, час витримки у парах SiCl4 1 год) послідовно піддавали 

обробці 0,2 N КОН (п. 2.2.4.2, етап ІІІ), іонному обміну з розчином нітрату 

цезію за п. 2.2.1 та імпрегнуванню нітратом цезію за п. 2.2.2.  

Для одержання каталізатора HYm відмитий модифікований цеоліт 

(NaY як вихідний, час витримки у парах SiCl4 2 год) переводили у водневу 

форму декатіонуванням (п. 2.2.3). 

Етапи синтезу зразків узагальнено у таблицях 2.3, 2.4. Вихід алюмінію 

із цеолітів (табл. 2.4, 2.5) контролювали комплексонометричним титруванням 

фільтратів з трилоном Б. 
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Таблиця 2.3 – Етапи одержання каталізаторів на основі цеоліту FAU з 

використанням деалюмінуючих агентів 

№ 

п\

п 

Зразок І етап 

(деалюмінування) 

ІІ етап 

(одержання 

іонообмінної 

форми) 

ІІІ етап 

(нейтралізація 

БКЦ) 

ІV етап 

(імпрегнування) 

1 KXm-1/Cs 0,1 M (NH4)2SiF6 

(H2O) 

1 N KNO3×2 – CsNO3 

2 KXm-2/Cs -"- -"- 0,2 N KOH -"- 

3 KXm-3/Cs 0,1 M (NH4)2SiF6 

(А.А.) 

-"- – -"- 

4 KXm-4/Cs -"- 550°C, 3 год 0,2 N KOH -"- 

5 CsXm/Cs 0,1 M (NH4)2SiF6 

(H2O) 

0,2 N КОН
*
 1 N CsNO3×2

**
 -"- 

6 CsXm''/Cs SiCl4, 250 °С
***

 0,2 N КОН
*
 1 N CsNO3×2

**
 -"- 

  
*
 II етап – нейтралізація БКЦ; 

 
**

 III етап – одержання іонообмінної форми; 
***

 Цеоліт був попередньо підготований, як це описано в п. 2.2.4.4. 

 

Таблиця 2.4 – Одержання каталізаторів на основі MFI модифікуванням 

гексафторсилікатом амонію з використанням лінійних гексану (Hex), декану 

(Dec) і тетрадекану (TD) в ролі тампонуючих агентів 

Зразок Тампонуючий агент-

кількість, % мас. 

Кількість поданого 

SiF6
2-

, ммоль/г 

Кількість 

видаленого Al, 

ммоль/г 

HPm1 Hex-8 0,100 0,032 

HPm2 Hex-16 0,100 0,034 

HPm3 Dec-7 0,100 0,035 

HPm4 Dec-17 0,100 0,036 

HPm5 Dec-47 0,100 0,034 

HPm6 TD-7 0,100 не визначали 

HPm7 TD-28 0,100 0,034 

HPm8 TD-51 0,100 0,030 

HPm9 Dec-16 0,010 0,005 

HPm10 Dec-17 0,020 0,005 

HPm11 Dec-13 0,500 0,041 
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Таблиця 2.5 – Кількість алюмінію (ммоль/г), вилученого із зразків на основі 

цеоліту FAU на різних етапах модифікування 

№ п\п Зразок І етап ІІ етап ІІІ етап 

Модифікуючий агент – (NH4)2SiF6 

1 KXm-1/Cs 0,13 0,011 – 

2 KXm-2/Cs 0,13 0,011 0,15 

3 KXm-3/Cs 0,24 0,038 – 

4 KXm-4/Cs 0,24 – 0,16 

5 CsXm/Cs 0,26 

Модифікуючий агент – SiCl4 

6 CsXm''/Cs 0,28 

7 HYm 0,17 

Модифікуючий агент – KOH 

8 KNaXm' 0,09 

 

2.2.5 Іонний обмін на цезій у твердій фазі 

З точки зору підвищення ефективності каталізаторів становить інтерес 

застосування такого способу модифікування їх цеолітної складової, як 

твердофазний іонний обмін, оскільки він дозволяє одержувати максимально 

високі ступені заміщення нативних компенсуючих катіонів. 

Зазвичай іонний обмін компенсуючих заряд каркасу катіонів в цеоліті з 

метою надання йому каталітичної активності ведуть у водних розчинах 

солей. Але реакція є оборотною, тому для досягнення високих ступенів 

обміну процедуру необхідно повторювати декілька разів, а це потребує 

зайвого часу і реактивів, продукує багато відходів. До того ж, традиційний 

спосіб іонного обміну не дає змоги одержувати повністю обмінені форми 

цеолітів. 

На противагу традиційному іонному обміну, твердофазний [111] не має 

таких обмежень, а отже одностадійно може привести до матеріалів з 

обміненими у максимальному ступені катіонами. Застосування водневої або 
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амонійної форми в ролі вихідної спричиняє утворення в результаті обміну 

летких сполук (HCl або HCl + NH3), що полегшує обмін. 

Як вихідну використовували водневу форму цеоліту Х для отримання 

каталізаторів SSCsX/Cs, SSCsX/Cs-2, SSCsX/Cs-3, амонійну – у синтезі 

каталізатора SSCsX/Cs-1. 

Наважки цеоліту і ретельно перетертого у ступці хлориду цезію 

суспендували у гексані у високому стакані під кришкою за допомогою 

магнітної мішалки з підігрівом 2 год. Цезію брали у кількості, 

стехіометричній до обмінної ємності. В окремому випадку застосовували 

10 % надлишок (каталізатор SSCsX/Cs-2). Через певний час кришку стакана 

відкривали, включали нагрів мішалки і, не припиняючи перемішування, 

чекали повного випаровування гексану. Сухий продукт пресували, 

фракціонували до розміру 0,5–1 мм і завантажували у скляний реактор 

установки обміну (Додаток I). 

Обмін вели у потоці газу-носія гелію (30 см
3
/хв) при 550 °С (швидкість 

підйому температури 1–5 град/хв з витримкою 1 год при 100 °С, підйом 

тривав приблизно 6 год), тривалість обміну становила 3 год. 

Одержані за процедурою твердофазного іонного обміну зразки 

піддавали імпрегнуванню (п. 2.2.2), за винятком каталізатора SSCsX/Cs-2, де 

понадстехіометричний цезій уже був унесений у вигляді хлориду при 

одержанні суміші для обміну. В окремому випадку (каталізатор SSCsX/Cs-3) 

перед процедурою просочення зразок відмивали дистильованою водою до 

відсутності аніонів Cl
-
 з метою позбутися нелетких NaCl (який міг з'явитись 

внаслідок неповного обміну катіонів натрію на катіони амонію при 

підготовці вихідної форми) і/або залишкового CsCl (як наслідку неповного 

обміну катіонів Cs
+
 з протонами). Результати дослідження впливу умов 

одержання на ефективність синтезованих із застосуванням твердофазного 

іонного обміну каталізаторів в алкілуванні толуолу метанолом у бічний 

ланцюг наведено у Додатку II. 
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2.3 Методи експериментального дослідження 

2.3.1 Низькотемпературна адсорбція/десорбція азоту 

Ізотерми адсорбції/десорбції (T = –196 °С) вимірювали на 

автоматичному сорбтометрі Quantachrome® NOVA-1200е після 

вакуумування зразків за температури 180 °С 20 год. За ізотермами за 

допомогою програмного забезпечення NovaWin 11.04 розраховували 

параметри пористої структури каталізаторів: питому площу поверхні S
BET

 – 

за допомогою багатоточкового методу BET; питому площу поверхні без 

урахування мікропор S
t
 і об’єм мікропор V

t
micro – t-методом, поверхню 

мікропор – за формулою Smicro = S
BET

 – S
t
; сумарний об’єм пор VΣ – за 

об’ємом адсорбованого азоту при Р/Р0 > 0,99; середній розмір пор Ra – із 

припущення про їх циліндричну форму за формулою Ra = 2VΣ/S
BET

. 

2.3.2 Метод ІЧ-спектроскопії 

Кислотно-оснóвні характеристики каталізаторів оцінювали методом ІЧ-

спектроскопії з використанням бензолу і піридину в ролі молекулярних 

зондів. Спектри зразків (таблетки з KBr, 1 : 100) записували на Фурьє-

спектрометрі Spectrum One (Perkin Elmer). Перед адсорбцією молекул-зондів 

(бензолу – при кімнатній температурі, піридину – при 150 °С) зразки 

вакуумували (140 Па) при 400 °С, 3 год і 450 °С, 2 год відповідно. 

ІЧ-спектри екстрагованого коксу записували на ІЧ-Фур'є спектрометрі 

IRAffiniti-1s (Shimadzu) з приставкою порушеного повного внутрішнього 

відбиття (ATR) Specac Quest GS 10801-B в області 400-4000 см-1. Спочатку 

записували спектр повітря як "нульовий" зразок, після чого наносили краплю 

досліджуваної рідини на поверхню алмазної призми ATR-приставки та 

реєстрували спектр. 
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2.3.3 ЯМР-спектроскопія 

Спектри ЯМР 
23

Na, 
27

Al, 
133

Cs записували на спектрометрі AVANCE 

400 (Bruker), зйомку проводили в режимі накопичування на частотах ν 

105,842, 104,261 і 52,482 МГц відповідно, хімічні зсуви δ визначали відносно 

стандарту: розчинів NaCl, Al(H2O)6
3+

 і CsNO3 відповідно. Зразки розміщували 

в ампули з боратного скла ø 5 мм. Спектри ЯМР 
1
H екстракту коксу 

записували в режимі накопичування на частоті ν 400,13 МГц (стандарт – 

тетраметилсилан, для розчинника CH2Cl2 δ1H = 5.31 м.д.). 

2.3.4 Рентгенівська флуоресцентна спектроскопія 

Елементний аналіз зразків з метою контроля ізоморфного заміщення 

алюмінію на кремній в приповерхневих шарах каркасу цеоліту здійснювали 

методом рентгенівської флуоресцентної спектроскопії (РФС) на приладі X-

Supreme8000 Oxford Instruments за програмою аналізу мінералів. 

2.3.5 Дериватографічний аналіз 

Зразки каталізаторів (0,3–0,5 г) досліджували в інтервалі температур 

20–1000 °С на дериватографі Q1500 (MOM) при нагріванні їх у повітрі або 

інертній атмосфері (аргон) зі швидкістю 10 град/хв. Точність вимірювання 

температури становила ± 2 градуси. Зразком порівняння слугував α-Al2O3. 

Фіксували чотири залежності: зміну маси зразка з ростом температури 

(термогравіметрична крива ТГ) , швидкість зміни маси зразка (диференційна 

термогравіметрична крива ДТГ), різницю температур зразка й еталону у часі 

(крива диференційно-термічного аналізу ДТА), а також зміну самої 

температури у часі. 

Енергію активації горіння коксу Ea розраховували методом неізотермічної 

кінетики з програмною реалізацією, який дозволяє використовувати дані 

термогравіметричного дослідження для обчислення кінетичних констант 

хімічних процесів, що супроводжуються зміною маси [112]. 
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2.3.6 Каталітичні методи дослідження 

2.3.6.1 Алкілування толуолу метанолом у мікроімпульсному режимі 

Мікроімпульсний метод є експрес-методом тестування каталізаторів. 

Опис мікроімпульсної установки на базі газового хроматографа "Цвет-530" і 

порядок роботи на ній наведено у Додатку ІIІ. 

Перед проведенням реакції каталізатор термоактивували при 500 °С 

впродовж 1 год. Термоактивацію, як і саму реакцію алкілування, вели у 

потоці газу-носія гелію (20 і 10 см
3
/хв відповідно). Реакційну суміш (мольне 

співвідношення толуол/метанол, якщо не указано інше, становило 2 : 1) 

дозували хроматографічним мікрошприцом по 1 мкл. Продукти аналізували 

хроматографічно безпосередньо під час досліду (Додаток IІІ). Розхід газу-

носія через реактор під час аналізу встановлювали на рівні 75–76 см
3
/хв, 

розхід водню та повітря через детектор – 30 і 300 см
3
/хв відповідно, 

температуру в термостаті колонки – 75 °С. Аналіз продуктів реакції тривав 

~ 45 хвилин. 

2.3.6.2 Метилування толуолу у проточному режимі за атмосферного 

тиску 

Проточне алкілування толуолу метанолом вели на лабораторній 

установці (Додаток ІV). До початку реакції каталізатор (~4 г) активували в 

потоці (2 л/год) повітря при 425 °С (порівняльне дослідження зразків різних 

способів деалюмінування (NH4)2SiF6) або водню при 500 °С (інші досліди) 

протягом 3х год. Швидкість підйому температури становила 1–5 град/хв. 

Реакцію вели за температури 425 ºС. Якщо не вказано інше, масова 

швидкість подачі реакційної суміші (WHSV) становила 1 год
-1

, а мольне 

співвідношення толуолу і метанолу в ній – 2 : 1. Відбір проби тривав 280 хв. 

(при тривалому відпрацюванні каталізаторів СsX/Cs та СsXm/Cs відбирали 4 

послідовні проби каталізату, загальний час реакції складав 19,2 год). 

Відібрані проби рідких продуктів аналізували хроматографічно (п. 2.3.7). 
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Для подальшого дослідження закоксованих каталізаторів (СsX/Cs-coke 

та СsXm/Cs-coke) їх вивантажували з реактора після охолодження до 

кімнатної температури та віддувки від летких продуктів реакції у потоці 

повітря. Зразки відділяли від кварцу та зберігали у герметичній тарі. Із 

відпрацьованих каталізаторів утворений під час реакції кокс екстрагували 

дихлорметаном в апараті Сокслета при 80 °С. 

2.3.6.3 Проточне алкілування толуолу метанолом у вакуумному 

режимі 

Опис проточної вакуумної установки алкілування толуолу метанолом 

надано у Додатку V. Роботу на установці розпочинали з активації 

каталізатора (4 см
3
), яка тривала 2 год при 500 °С у потоці Не (25 см

3
/хв). 

Температура реакції становила 425 °С, об'єм реакційної суміші – 20 мл, 

мольне співвідношення толуолу і метанолу в ній  – 2 : 1. Тривалість реакції 

визначалась вичерпанням заданого об'єму суміші і становила близько 3,5 год. 

Термостабілізований за кімнатної температури каталізат аналізували 

хроматографічно (п. 2.3.7). 

2.3.6.4 Диспропорціонування толуолу в мікроімпульсному режимі 

Тестування каталізаторів у диспропорціонуванні толуолу проводили 

мікроімпульсним методом у діапазоні температур 400–500 °С. Установку 

мікрокаталітичного диспропорціонування толуолу, базовану на газовому 

хроматографі "Цвет-530", детально описано у Додатку VI. Каталізатор (0,1 г) 

активували при 500 ºС 1 год перед проведенням реакції. Обидва етапи вели у 

потоці газу-носія водню (20 см
3
/хв і 10 см

3
/хв відповідно). Толуол дозували 

хроматографічним мікрошприцом по 1,4 мкл. Продукти аналізували 

хроматографічно безпосередньо під час досліду за таких умов: розхід газу-

носія через реактор – 75–76 см
3
/хв, розхід водню та повітря через детектор – 

30 і 300 см
3
/хв відповідно, температура в термостаті колонки – 75 °С, 

тривалість аналізу – близько 45 хвилин. Масову частку кожного продукту у 

суміші розраховували за площею відповідного піку на хроматограмі. 
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2.3.6.5 Мікрокаталітичний крекінг пентену-1 

Крекінг пентену-1 проводили у мікроімпульсній установці на базі 

газового хроматографа "Цвет-104" за температури 500 °С (Додаток VII). За 

цієї ж температури протягом 1 год активували каталізатор перед 

проведенням реакції. Обидва процеси вели в потоці газу-носія гелію (10 і 

20 см
3
/хв відповідно). Дози пентену-1 становили 1 мкл і вводились з 

інтервалом у 5 хв. Через 10–25 імпульсів продукти реакції вловлювали 

впродовж 15 хв і переводили на колонку хроматографа для аналізу. 

Використовували мідну капілярну колонку з нерухомою фазою Сквалан 

довжиною 50 м і діаметром 0,20 мм. Аналіз вели за таких умов: температура 

колонки – 90 °С, температура випаровувача – 50 °С, швидкість газу-носія – 

130 мл/хв. Масову частку кожного продукту у суміші розраховували за 

площею відповідного піку на хроматограмі. 

2.3.7 Хроматографічний аналіз продуктів проточного алкілування 

В проточному алкілуванні збирали лише рідкі продукти. Рідка фаза, 

одержана як у вакуумі, так і за атмосферного тиску, складалась із двох шарів 

– "вуглеводневого", який містив ароматичні продукти алкілування і 

непрореаговані компоненти реакційної суміші, і "водно-метанольного". 

Шари кількісно розділяли і зважували на технічних вагах із точністю ±0,005 г 

кожен окремо. Компоненти обох шарів розділяли на газовому хроматографі 

Agilent 7890A з використанням кварцової капілярної колонки DB-PETRO 

(128-1056) довжиною 50 м, внутрішнім діаметром 0,200 мм, товщиною 

нанесеної фази 0,50 мкм і аналізували за допомогою полуменево-

іонізаційного детектора. Підготовку хроматографа до аналізу проводили 

відповідно до інструкції з його експлуатації та обслуговування. Після виходу 

хроматографа на необхідний режим за допомогою мікрошприца вводили в 

інжектор пробу (1 мкл) в режимі розділення потоку (співвідношення 150 : 1) 

за таких умов: 
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інжектор: температура – 250 °С; 

газ-носій (гелій): тиск на вході в колонку – 0,17 МПа; 

термостат колонки: температурний режим – 40 °С, 1.3 град./хв до 

85 °С, 25 град./хв до 200 °С; 20 хв; 

детектор:  температура – 250 °С; подача водню – 30 мл/хв, 

повітря – 350 мл/хв, гелію – 25 мл/хв. 
Аналіз тривав 60 хвилин. 

Для кількісної оцінки вмісту кожного компоненту у шарі детектор було 

відкалібровано за метанолом, толуолом, стиролом, етилбензолом, ксилолами 

(для кожного ізомеру окремо) і бензолом (Додаток VIII). Маси mі і-того 

компоненту у шарі розраховували за рівнянням: 

,  (2.1) 

де: ki – коефіцієнт калібровки для i-того компоненту, мкг·у.о.
-1

·мкл
-1

; Si – площа 

піку i-того компоненту, у.о.; mшару – маса шару, г; ρшару – густина шару, г·мл
-1

. 

Конверсії толуолу XТ (% мол.) і метанолу XМ (% мол.) розраховували за 

формулами: 

( ∑⁄ ) ,  (2.2) 

( ⁄ )  ,  (2.3) 

де t і m – кількість неперетворених толуолу та метанолу відповідно, ммоль; 

ΣAr – сумарна кількість ароматичних продуктів включно з толуолом, ммоль; 

M – кількість пропущеного метанолу, ммоль. 

Вихід продуктів Yi (% мол.) розраховували на пропущений метанол за 

формулою: 

    (2.4) 

де mi і Mi –– відповідно маса (г) і молярна маса (г/моль) i-того продукту. 

За результатами аналізу, "водно-метанольний" шар містив також 

слідові кількості ароматичних сполук. 
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2.3.8 Метод дискретно-послідовного мікроокиснення коксу 

Кількість і локалізацію коксових відкладень на відпрацьованих 

каталізаторах оцінювали методом дискретно-послідовного мікроокиснення 

коксу (ДПМК), суть якого полягає в послідовному ізотермічному випаленні 

коксу зі зразка закоксованого каталізатора мікродозами кисню та наступному 

уловлюванні та хроматографічному аналізі продуктів горіння. 

Метод ДПМК реалізовано в лабораторній установці на базі газового 

хроматографа "Цвет 102" (Додаток IX). Установкою передбачено два 

можливих режими роботи – мікроімпульсної дезактивації каталізатора в тій 

чи іншій карбоній-іонній реакції та власне мікроімпульсного випалювання 

коксу з дезактивованого каталізатора. Метод ДПМК дозволяє досліджувати 

окиснення коксу на зразках, дезактивованих як безпосередньо в мікрореакторі 

установки, так і поза її межами в окремих каталітичних установках. 

В оригінальній методиці дослідження дезактивованих каталізаторів 

методом ДПМК [113–116] випалення коксу ведуть при 500 °С. Уже за такої 

температури можна досягти повного випалення коксових відкладень навіть 

для цеоліту типу MFI, кокс з якого випалюється вельми важко [117]. Але для 

цього необхідний тривалий (0,5–1 год) контакт закоксованого зразка з 

потоком кисню. За мікроімпульсних умов окиснення, на нашу думку, такої 

температури буде недостатньо для належної повноти випалення коксових 

відкладень за прийнятної тривалості досліду. Тому систему нагріву реактора 

установки ДПМК модернізували, щоб вона могла забезпечити підтримку вищої 

температури (600 °С) протягом тривалого періоду – доби або більше. 

Мікроімпульсне випалення коксу із каталізаторів, відпрацьованих у реакції 

метилування толуолу у проточній каталітичній системі (п. 2.3.6.2, зразки 

CsX/Cs-coke і CsXm/Cs-coke), здійснювали саме за цієї температури. 

Зразки спочатку термоактивували у потоці гелію 20 см
3
/хв (швидкість 

підйому температури 2 град/хв до 100 ºС і далі – 6 град/хв до 600 ºС з 

витримкою в ізотермічному режимі 1 год). Кокс випалювали дозами кисню 

по 0,5 см
3
. 
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3 ФІЗИКО-ХІМІЧНІ ВЛАСТИВОСТІ СИНТЕЗОВАНИХ 

КАТАЛІЗАТОРІВ 

3.1 Структурно-адсорбційні властивості 

Структурно-сорбційні властивості можуть мінятись під час синтезу 

каталізаторів. Так, матиме вплив зміна розміру компенсуючого катіона при 

іонному обміні; побічним ефектом твердофазного іонного обміну може бути 

оклюзія солей в мікропорах цеоліту під дією нагрівання [118]; внаслідок 

деалюмінування із використанням (NH4)2SiF6 або SiCl4 може відбуватись 

часткове руйнування структури, також всередині пор можуть залишатися 

позакаркасні сполуки алюмінію [119, 120]. В усіх випадках необхідним є 

визначення таких змін. 

Для оцінки впливу цих чинників на пористу структуру синтезованих 

каталізаторів алкілування толуолу метанолом було виміряно ізотерми 

низькотемпературної (T = –196 °С) адсорбції/десорбції азоту вихідним 

цеолітом NaX, зразками традиційного (CsX/Cs) і твердофазного (SSCsX/Cs) 

іонного обміну, а також зразками, модифікованими з використанням 

гексафторсилікату амонію (CsXm/Cs) і тетрахлориду кремнію (CsXm''/Cs). 

Виміряно також ізотерми вихідних (HY, HP) і модифікованих (HYm, HPm4) 

зразків каталізаторів крекінгу і диспропорціонування толуолу відповідно. 

Ізотерми адсорбції всіх досліджених зразків (рис. 3.1, 3.2) майже не 

мають гістерезису, окрім модифікованого тетрахлоридом кремнію зразка 

CsXm''/Cs, що свідчить про розвинення у ньому мезопористості. За 

ізотермами адсорбції розраховано параметри пористої структури (табл. 3.1) 

каталізаторів. 

Незначне зниження частки мікропор у загальному сорбційному об'ємі 

(Vmicro/VΣ) свідчить про збереження, в цілому, мікропористості цеолітом під 

час одержання каталізатора CsX/Cs. Його питома площа поверхні дещо 

знижена порівняно з поверхнею вихідного цеоліту NaX внаслідок заміни 
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катіонів Na
+
 більшими катіонами Cs

+
 і додаткового просочення нітратом 

цезію. 

На відміну від CsX/Cs, зразок SSCsX/Cs твердофазного іонного обміну 

майже не містить мікропор. Це підтверджується також збільшенням для 

нього величини середнього розміру пор. Зростання цього параметра 

стосується й решти каталізаторів, проте воно не таке значне. 

Причиною зниження адсорбційних параметрів каталізатора SSCsX/Cs 

може бути неповний обмін катіонів натрію на катіони амонію при одержанні 

протонної вихідної форми, що під час твердофазного обміну спричиняє 

утворення у мікропорах нелеткого хлориду натрію. Також, це може бути 

пов'язане із залишками в порах необміненого хлориду цезію. В обох 

випадках повинно спостерігатись закупорювання мікропор хлоридами. 

Базуючись на одержаних даних, можна сподіватись, що відновленню 

мікропористості каталізаторів, одержаних у такий спосіб, сприятиме 

відмивка залишків цих солей. 
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Рисунок 3.1 – Ізотерми (Т = –196 °С) адсорбції/десорбції азоту 

каталізаторами NaX (1), CsX/Cs (2), CsXm/Cs (3), CsXm''/Cs (4) і SSCsX/Cs (5) 
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Рисунок 3.2 – Ізотерми (Т = –196 °С) адсорбції/десорбції азоту 

каталізаторами HY (1), HYm (2), HP (3) і HPm4 (4) 

Таблиця 3.1 – Параметри пористої структури каталізаторів, розраховані за 

адсорбційними даними 

Зразок S
BET

, 

м
2
/г 

S
t
, 

м
2
/г 

Smiсro, 

м
2
/г 

V
t
micro, 

см
3
/г 

VΣ, 

см
3
/г 

Vmicro/

VΣ 

Ra, нм 

NaX 689 20,2 669 0,279 0,323 0,86 0,94 

CsX/Cs 383 7,88 375 0,141 0,172 0,82 0,90 

CsXm/Cs 305 20,8 284 0,115 0,187 0,61 1,22 

CsXm''/Cs 196 29,7 166 0,071 0,196 0,36 2,01 

SSCsX/Cs 12,1 6,5 5,6 0,005 0,019 0,26 3,15 

HY 698 26,7 671 0,289 0,346 0,84 0,99 

HYm 641 60,1 581 0,286 0,390 0,73 1,22 

HP 350 30,0 320 0,158 0,218 0,72 1,25 

HPm4 320 26,9 293 0,139 0,194 0,72 1,21 
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Об'єм мікропор каталізаторів метилування толуолу помірно знижується 

в результаті модифікування гексафторсилікатом амонію (зразок CsXm/Cs) і 

більше – під дією тетрахлориду кремнію (зразок CsXm''/Cs). Модифікування 

деалюмінуючими агентами веде також до незначного зростання загального 

об'єму пор, що можна пояснити розвиненням мезопористості. 

Цеолітна основа каталізаторів крекінгу і диспропорціонування 

характеризується більшим силікатним модулем і, внаслідок цього, зазнає 

менш суттєвих змін при модифікуванні зі збереженням загальних тенденцій, 

зокрема, до зниження площі поверхні і об'єму мікропор. Найбільша 

резистентність до впливу деалюмінуючих агентів цеоліту MFI 

підтверджується тим, що на відміну від інших каталізаторів для нього (зразок 

HPm4) не спостерігається збільшення площі зовнішньої поверхні і загального 

об'єму пор, а отже і розвинення мезопористості в результаті модифікування 

гексафторсилікатом амонію. 

Базуючись на викладеному, можна зробити висновок, що із двох 

деалюмінуючих агентів (NH4)2SiF6 є перспективнішим, оскільки він більш 

щадно впливає на пористу структуру найменш стійкого до руйнування 

цеоліту Х. 

3.2 Спектри ЯМР 
23

Na, 
27

Al, 
133

Cs каталізатора CsX/Cs 

Цілісність кристалічної структури і повноту обміну на катіони цезію 

для каталізатора CsX/Cs підтверджували методом ЯМР. 

Про високий ступінь обміну можна судити за наявністю в спектрі 
23

Na 

(рис. 3.3, а) проміжної іонообмінної форми CsX (крива 1) єдиного сигналу (δ 

= 3,4 м.д.), що належить [121] залишковим катіонам натрію в гексагональних 

призмах структури цеоліту (місця SI). В спектрі іонообмінно-імпрегнованої 

форми цеоліту CsX/Cs (крива 2) спостерігається зміщення цього сигналу (δ = 

7,3 м.д.). Це свідчить про те, що нанесений додатково до іонообмінного цезій 

здатний впливати на стан залишкових катіонів натрію, отже він знаходиться 

всередині цеолітної структури, а не на зовнішній поверхні мікрокристалів. 



86 

 

Рисунок 3.3 – Спектри ЯМР 
23

Na (а), 
133

Cs (б) і 
27

Al (в): 1 – CsX, 2 – 

CsX/Cs 

Спектр 
133

Cs (рис. 3.3, б) показує присутність цезію в зразку не тільки в 

іонообмінних позиціях, але й у вигляді добре диспергованої гостьової 

сполуки (нерозділений сигнал з δ = –123 м.д. і широке гало з δ = –22 м.д. 

відповідно [24, 121]). 

Єдиний присутній в спектрі 
27

Al (рис. 3.3, в) сигнал тетраедрично 

координованого алюмінію (δ = 65 м.д. [44]) засвідчує цілісність кристалічної 

структури зразка. 

3.3 ІЧ-спектральні характеристики каталізаторів алкілування толуолу 

метанолом, одержані із застосуванням молекулярних зондів 

3.3.1 Спектри адсорбованого бензолу 

Як зазначалось в огляді літератури, необхідною умовою реалізації 

маршруту алкілування в бічний ланцюг є наявність в складі каталізатора як 

оснóвних, так і кислотних центрів. Силу останніх регулюють, модифікуючи 

різними методами цеолітну основу каталізатора. Для оцінки кислотно-

оснóвних характеристик цеолітних каталізаторів широко використовують 

метод ІЧ-спектроскопії [7, 8, 33]. Зокрема, для цеоліту Х інформативним 
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R-Square (COD) 0.99455

Adj. R-Square 0.99427
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може стати спектроскопія адсорбованого бензолу, коли останній виступає 

молекулою-зондом, оскільки його взаємодія з кислотними (катіони в місцях 

локалізації SII і SIII у великих порожнинах) і оснóвними (атоми кисню 12-

членних вхідних вікон) центрами фожазиту здійснюється у двох різних 

формах [122, 123]. При цьому в ІЧ-спектрі спостерігається зсув і 

розщеплення характерних для вільного бензолу смуг поглинання (с.п.) на 

низько- і високочастотну компоненти. Ступінь зсуву останньої у 

високочастотну область корелює з величиною ефективного заряду на 

каркасних атомах кисню і силою відповідних оснóвних центрів, а 

співвідношення інтенсивностей компонент залежить від співвідношення 

кислотних і оснóвних властивостей каталізатора. 

Було досліджено як модельні іонообмінний (MgX) та іонообмінно-

імпрегновані (MgX/Cs і CsX/Cs) зразки каталізаторів. 

В ІЧ-спектрах адсорбованого на зразках бензолу (рис. 3.4) присутні 

с.п., приписані позаплощинним коливанням С–Н зв'язків (комбінаційні смуги 

~1815 см
-1

 (ν5+ν17) і ~1960 см
-1

 (ν10+ν17)) і валентним коливанням ν19 С–С 

зв'язків (смуга ~1480 см
-1

), незбурених взаємодією молекул зонда з цеолітом, 

а також низькочастотна (НЧ) та високочастотна (ВЧ) компоненти с.п., що 

відповідають коливанням бензолу, адсорбованого на катіонах (кислотних 

центрх Льюїса) і каркасних атомах кисню відповідно (віднесення с.п. згідно 

[122, 123]). Після десорбції фізсорбованого бензолу с.п., що відповідає 

коливанням незбуреної молекули адсорбату, зникає для всіх зразків, за 

виключенням малоінтенсивної с.п. 1960 см
-1

, що залишилась у спектрі зразка 

CsX/Cs (рис. 3.4, в). Більші інтенсивності НЧ компоненти с.п. у спектрах 

каталізаторів MgX і MgX/Cs (рис. 3.4, а, б) свідчать про те, що в цих 

каталізаторах бензол адсорбується переважно на катіонах магнію. В той же 

час, збільшення високочастотного зсуву δВЧ с.п. (ν5+ν17) на 18 см
-1

 і с.п. 

(ν10+ν17) на 27 см
-1

 для MgX/Cs порівняно з MgX (табл. 3.2) показує значне 

зростання оснóвної сили каркасного кисню внаслідок нанесення нітрату 

цезію. Ще більше посилення основності, про що свідчить збільшення δВЧ ще  
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Рисунок 3.4 – ІЧ-спектри каталізаторів MgX (а), MgX/Cs (б) і CsX/Cs (в) 

після активації (1), адсорбції (2) та десорбції (3) бензолу в області коливань 

С–С (1450–1550 см
-1

), С–Н (1700–2100 см
-1

) і О–Н (3400–3800 см
-1

) зв'язків. 
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на 8 і 3 см
-1

, відбувається при зміні компенсуючого катіона в каталізаторі з 

Mg на Cs (зразки MgX/Cs і CsX/Cs). Це веде до переважної адсорбції бензолу 

в 12-членних вікнах великих порожнин – ВЧ компоненти с.п. у спектрі 

каталізатора CsX/Cs переважають НЧ компоненти за інтенсивністю, а на с.п. 

при 1480 см
-1

, що відповідає валентним коливанням зв'язку С–С (ν19), 

з'являється ВЧ компонента (1489 см
-1

) (рис. 3.4, в). 

Таблиця 3.2 – Частоти с.п. (ν, см
-1

) і їх високочастотний зсув (δвч, см
-1

) в ІЧ-

спектрах адсорбованого бензолу на модифікованих каталізаторах (νн. – 

незбуреного бензолу; νнч і νвч – низько- і високочастотної компоненти) 

Зразок C–H (ν5+ν17) C–H (ν10+ν17) C–C (ν19) 

νн. νнч νвч δвч νн. νнч νвч δвч νн. νвч δвч 

MgX 1818 1845 1885 67 1966 1985 2019 53 1477 1482 5 

MgX/Cs 1819 1840 1904 85 1964 1982 2044 80    

CsX/Cs 1820 1862 1913 93 1957 1998 2054 97 1480 1489 9 

 

Базуючись на одержаних даних, можна констатувати збільшення 

ефективного заряду каркасних атомів кисню і силу відповідних оснóвних 

центрів у ряду каталізаторів MgX < MgX/Cs < CsX/Cs. Дотримуючись тієї 

закономірності, що в результаті імпрегнування величина δвч для обох 

характеристичних с.п. збільшується значно сильніше, ніж внаслідок заміни 

катіонів Mg
2+

 на катіони Cs
+
, цей ряд може бути доповнений зразком CsX з 

одержанням такої послідовності каталізаторів в міру зростання їх основної 

сили: MgX < CsX < MgX/Cs < CsX/Cs. 

3.3.2 Спектри адсорбованого піридину 

Кислотні характеристики вихідного (СsX/Cs) і модифікованого 

гексафторсилікатом амонію (СsXm/Cs) каталізаторів, призначених для 

дезактивації в метилуванні толуолу, оцінено за ІЧ-спектрами (рис. 3.5), які 
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виявили у зразках лише льюїсову складову кислотності – в області валентних 

коливань ОН-груп (3400–3800 см
-1

) не спостерігається типових для БКЦ на 

цеоліті Х сигналів при 3550, 3610 і 3650 см
-1

, тоді як в області поглинання 

адсорбованого піридину (1400–1700 см
-1

) із характерних смуг представлена 

лише смуга 1438 см
-1

 незначної інтенсивності, яку можна віднести до 

коливання піридину, хемосорбованого на катіонах цезію – слабких кислотах 

Льюїса. 
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Рисунок 3.5 – ІЧ-спектри зразків СsX/Cs (а, в) і СsXm/Cs (б, г) в області 

валентних коливань ОН-груп (а, б) і в області поглинання адсорбованого 

піридину (в, г): 1 – після вакуумування, 2 – після адсорбції піридину при 

150 °С, 3 – після десорбції піридину при 250 °С 
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3.4 Елементний аналіз зразків з модифікованою зовнішньою 

поверхнею 

Вміст атомів алюмінію і кремнію у приповерхневих шарах 

каталізаторів алкілування толуолу метанолом, крекінгу пентену-1 і 

диспропорціонування толуолу з модифікованою зовнішньою поверхнею 

визначали методом РФС. За одержаними даними оцінено зміну 

співвідношення SiO2/Al2O3 у каталізаторах (табл. 3.3) внаслідок 

модифікування цеолітного каркасу. Значна похибка у визначенні абсолютних 

значень силікатного модуля для каталізаторів метилування толуолу пов'язана 

з вмістом у них значної масової частки цезію, проте не викликає сумніву 

зростання співвідношення кремнію та алюмінію, переважно на зовнішній 

поверхні, після модифікування деалюмінуючими агентами. 

Таблиця 3.3 – Величини фактичного і розрахованого за даними РФС 

силікатного модуля каталізаторів з модифікованою зовнішньою поверхнею 

Зразок SiO2/Al2O3 факт. SiO2/Al2O3 розр. 

Каталізатори метилування толуолу 

CsX/Cs 2,3 5,1 

CsXm/Cs  5,6 

CsXm''/Cs  5,6 

Каталізатори крекінгу пентену-1 

HY 4,7 6,8 

HYm  7,3 

Каталізатори диспропорціонування толуолу 

HP 41 41,6 

HPm4  50,9 
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4 ФАКТОРИ ВПЛИВУ НА СЕЛЕКТИВНІСТЬ КАТАЛІЗАТОРІВ 

МЕТИЛУВАННЯ ТОЛУОЛУ 

Реакцію (схема) здійснювали шляхом введення сумішей реагентів; 

мольне співвідношення толуолу і метанолу в сумішах становило 1:1 (суміш І) 

і 2:1 (суміш ІІ). Іонообмінні форми каталізаторів і зразки із додатково 

нанесеним цезієм вивчали у мікроімпульсному режимі [124]. 

Схема реакції метилування толуолу на кислотних центрах (І) і кислотно-

оснóвних пáрах (ІІ)

 

4.1 Каталізатори іонообмінного модифікування 

На суміші І конверсія (ступінь перетворення реакційної суміші 

загалом) на лужних формах цеоліту не перевершує 10 % мас. (рис. 4.1, а). 

Сам метанол на цих каталізаторах конвертує майже повністю: на 92–99 % 

при 400 °С і на 100 % зі збільшенням температури до 475 °С (рис. 4.1, б). 

Активність каталізаторів у перетворенні метанолу зростає в ряду 

CsX < RbX < KX < NaX, тобто в міру збільшення електронегативності 

обмінного катіона. У такому ж порядку, загалом, зростає і селективність 

утворення продуктів алкілування толуолу у метильну групу (рис. 4.1, в), не 

перевершуючи значення 20 % (із виходом стиролу до 0,4 % мас.). 

За досліджуваних умов реакція значною мірою йде також у напрямку 

утворення ксилолів шляхом алкілування толуолу в ароматичне кільце 
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(рис. 4.1, г). Серед продуктів реакції уловлюється також до 5 % мас. газів і 

бензолу. 

Виділяється з-поміж інших зразок MgX з лужноземельним обмінним 

катіоном. Він характеризується конверсією 20–25 % мас., конверсією 

метанолу 99–100 % мас. за усіх температур, але майже нульовою 

селективністю за цільовими продуктами перетворення – стиролом та 

етилбензолом. Натомість, цей каталізатор показує найвищу селективність за 

ксилолами – 70 % (рис. 4.1, г), що дає 12–17 % мас. виходу цієї ароматики 

(для лужних каталізаторів вихід ксилолів варіює в межах до 5 % мас.). 
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Рисунок 4.1 – Показники алкілування толуолу метанолом (суміш І) на 

іонообмінних формах цеоліту Х за мікроімпульсних умов:  – NaX,  – KX, 

 – RbX,  – CsX,  – MgX 
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Розподіл продуктів реакції на користь алкілування толуолу в кільце 

може бути спричинений присутністю газу-носія, який ускладнює активацію 

толуолу для алкілування у бічний ланцюг – взаємодією основного центру з 

метильною групою з одночасною стабілізацією молекули кислотним центром 

по ароматичному кільцю [10]. Крім того, за умов розбавлення реакційної 

суміші газом-носієм і обмеженої тривалості контакту її молекул з активними 

центрами каталізатора важливим фактором є їх кількість; за браком активних 

центрів цільова реакція не встигає реалізуватись повною мірою на фоні 

більш результативного алкілування за кислотним механізмом, яке не вимагає 

додаткової стадії утворення формальдегіду. За даними огляду літератури, 

утворення ксилолів відбувається через активацію метанолу з утворенням або 

іона метоксонію [20, 21], або високоактивних метильних груп [22, 23], які у 

подальшому здатні алкілувати толуол у кільце. Натомість, перебіг реакції у 

цільовому напрямку потребує попереднього дегідрування метанолу до 

формальдегіду, який вважають алкілуючим агентом у цій реакції [10]. 

Якщо припустити, що активована метильна група спирту здатна 

результативно атакувати також і метильну групу толуолу з утворенням 

етилбензолу, то на каталізаторах із катіонами високої електронегативності 

(коли переважає кислотна складова активного центру) його частка повинна 

бути більшою. Дійсно, на каталізаторі NaX етилбензол знайдено у рівному зі 

стиролом мольному співвідношенні, тоді як на інших лужних каталізаторах 

його кількість у декілька разів менша; причому тим менша, чим більший 

розмір обмінного катіона. Це може вказувати на внесок іншого механізму в 

утворення цього продукту. 

Збільшення частки толуолу у реакційній суміші завдяки 

сприятливішим для нього конкурентним умовам адсорбції повинно запобігти 

нецільовому перетворенню метанолу до CO і H2, чим зіграти на користь 

алкілування толуолу, у тому числі, в метильну групу. Перехід до суміші ІІ 

спричинив, у цілому, зниження конверсії (рис. 4.2, а), що є очікуваним з 

огляду на надлишок толуолу у цій суміші. Також спостерігається 
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інтенсифікація перетворення метанолу (рис. 4.2, б): для усіх зразків, за 

винятком CsX, конверсія метанолу сягає 99–100 % мас. уже при 400 °С; для 

CsX це відбувається при 475 °С (каталізатор найсильнішої основності – з 

найменш електронегативним обмінним катіоном – виявився найменш 

активним у перетворенні метанолу). 
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Рисунок 4.2 – Показники алкілування толуолу метанолом (суміш IІ) на 

іонообмінних формах цеоліту Х за мікроімпульсних умов:  – NaX,  – KX, 

 – RbX,  – CsX,  – MgX 

Проте селективність алкілування у бічний ланцюг, як і алкілування у 

кільце, в результаті розведення реакційної суміші толуолом зростає неістотно 

(рис. 4.2, в, г). Серед випробуваних каталізаторів цей показник є найвищим 

для зразків NaX і КХ з порівняно слабкими оснóвними центрами (містять 

катіони найбільшої електронегативності). Отже, на іонообмінних формах 



96 

селективність прямо не корелює з оснóвною силою цеолітної ґратки. 

Паралельно на неї може впливати також кислотність каталізаторів. 

4.2 Зразки з додатковим до іонообмінного вмістом цезію 

Як було показано в огляді літератури, додаткове введення цезію 

(наприклад, через його карбонат [13, 29]) сприяє збільшенню селективності 

каталізаторів алкілування толуолу метанолом за стиролом і етилбензолом. З 

іншого боку, сильноосновний характер інкорпорованих частинок карбонату 

цезію (або продуктів його розкладу) є причиною глибокого перетворення 

значної кількості метанолу до оксиду вуглецю, тобто зниження селективності 

цільового алкілування. У цій роботі вивчено вплив імпрегнування різних 

іонообмінних форм цеоліту Х нітратом цезію на ефективність алкілування у 

бічний ланцюг. 

Додаткове модифікування суттєво впливає на результати алкілування. 

Так, конверсія (рис. 4.3, а) на лужних формах цеоліту зростає з 5–10 до 7–

22 % мас., а у випадку каталізатора RbX/Cs – при 500 °С навіть до 35 % мас. 

Лише зразок КХ/Cs демонструє дещо нижчий показник. Знижується і 

конверсія на каталізаторі MgX/Cs. Аналогічний вплив спостерігається і на 

конверсію метанолу (рис. 4.3, б): KX/Cs зменшує свою активність порівняно 

з KХ з 97 до 89 % мас. при 400 °С, а повну конверсію на ньому досягнуто 

лише при 500 °С. 

Беручи до уваги низьке співвідношення толуол/метанол у реакційній 

суміші І і зниження селективності за ароматичними продуктами внаслідок 

імпрегнування нітратом цезію (рис. 4.3, в, г), можна зробити висновок про 

інтенсифікацію розкладу метанолу, ймовірно, через посилення і/або 

збільшення кількості оснóвних центрів. 
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Рисунок 4.3 – Показники алкілування толуолу метанолом (суміш І) на 

імпрегнованих формах цеоліту Х за мікроімпульсних умов:  – NaX/Cs,  – 

KX/Cs,  – RbX/Cs,  – CsX/Cs,  – MgX/Cs 

Зниження селективності каталізатора MgX за ксилолами з 70 до 50 % 

при введенні до його складу додаткового цезію (рис. 4.3, г) разом зі 

зниженням його загальної активності більш ніж вдвічі зменшує вихід на 
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ньому ксилолів, що свідчить про зростання основності цього зразка в 

результаті імпрегнування нітратом цезію. З тієї ж причини спостерігається і 

зменшення селективності за ксилолами лужних форм каталізаторів, 

насамперед за вищих температур реакції. 

Ще одним наслідком введення цезію у понадстехіометричній кількості 

є значне зростання селективності за бензолом. На найбільш основних зразках 

RbX/Cs і CsX/Cs селективність різко зростає з температурою (рис. 4.3, д). 

Селективність за газоподібними продуктами, навпаки, знижується з 

підвищенням температури реакції (рис. 4.3, е). 

Перехід на біднішу за метанолом суміш ІІ, з одного боку, має наслідки, 

подібні до тих, які спостерігались на іонообмінних каталізаторах – зниження 

конверсії (рис. 4.4, а) та інтенсифікація конверсії метанолу (рис. 4.4, б). До 

того ж зростає селективність імпрегнованих нітратом цезію зразків за 

стиролом і етилбензолом (рис. 4.4, в) і на каталізаторах CsX/Cs і RbX/Cs 

збільшується селективність за бензолом, помітніше – за нижчих температур 

(рис. 4.4, д). 

Спостережені закономірності у каталітичних властивостях 

іонообмінних та іонообмінно-імпрегнованих каталізаторів показали, що 

реакція алкілування толуолу метанолом у метильну групу вимагає 

надзвичайно тонкого регулювання як сили кислотності й основності 

каталізатора, так і співвідношення кількості центрів обох типів. Недостатня 

кількість основних центрів буде сприяти переважному перебігу реакції за 

кислотним механізмом, тобто алкілуванню у кільце. Надмірна їх сила або 

кількість – інтенсифікувати газифікацію метанолу. 
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Рисунок 4.4 – Показники алкілування толуолу метанолом (суміш ІI) на 

імпрегнованих формах цеоліту Х за мікроімпульсних умов:  – NaX/Cs,  – 

KX/Cs,  – RbX/Cs,  – CsX/Cs,  – MgX/Cs 
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За даними мікроімпульсного метилування толуолу, найкращий баланс 

між силою основних та кислотних центрів та оптимальне їх кількісне 

співвідношення досягнуто на калієвій і цезієвій формах цеоліту Х із 

нанесеним оксидом цезію; перспективнішою виглядає реакційна суміш ІІ з 

переважанням вмісту толуолу; визначальна роль у формуванні оснóвної 

функції каталізатора належить додатково внесеним сполукам цезію, а вплив 

природи обмінних катіонів є другорядним. Перш за все, природа катіона 

визначає кислотну складову активності. 

4.3 Вплив способу модифікування на кислотну й оснóвну складову 

активного центру каталізатора як на детермінанти селективності 

Кореляцію кислотно-оснóвних характеристик модифікованих (іонний 

обмін, імпрегнування) каталізаторів і їх каталітичних властивостей у 

метилування толуолу оцінювали за селективністю алкілування у бічний 

ланцюг серії зразків MgX, MgX/Cs, CsX і CsX/Cs [125]. 

За даними ІЧ-спектроскопії адсорбованого бензолу (п. 3.3.1), в 

кислотно-оснóвних характеристиках зразка MgX переважає кислотна 

складова. Відповідно, продуктів алкілування у бічний ланцюг – стиролу й 

етилбензолу – не виявлено (рис. 4.5, а). Толуол на цьому каталізаторі 

алкілується переважно в ароматичне кільце з утворенням ксилолів (рис. 4.5, 

б). Додатковим фактором, який, беззаперечно, впливає на розподіл продуктів 

алкілування, є наявність у складі каталізатора гідроксильних груп (рис. 3.4, 

а). Вони утворюються на полікатіонних формах цеолітів унаслідок дисоціації 

молекул цеолітної води під дією поля катіонів [19] і можуть слугувати 

кислотними центрами Бренстеда. Тому в даному випадку не можна чітко 

розмежувати внесок льюїсової і бренстедової складової в активність 

каталізатора щодо алкілування в ароматичне кільце. 

Імпрегнування каталізатора нітратом цезію (зразок MgX/Cs) значно 

посилює основність каркасу цеоліту, проте переорієнтації алкілування на 

метильну групу не відбувається (рис. 4.5, а). На цьому зразку толуол також 
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перетворюється за кислотним механізмом, але вихід ксилолів – продуктів 

алкілування толуолу у кільце – зменшується вдвічі (рис. 4.5, б). Цікаво, що 

ІЧ-спектр каталізатора MgX/Cs не містить с.п., що відповідають кислотним 

гідроксилам (рис. 3.4, б), що дає підставу урівняти роль БКЦ і відносно 

сильних ЛКЦ (катіони магнію) в алкілуванні толуолу до ксилолів. 
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Рисунок 4.5 – Виходи у розрахунку на метанол продуктів алкілування у 

метильну групу YS (а) і в ароматичне кільце YXy (б) та мольне 

співвідношення цих продуктів YS/YXy (в) у метилуванні толуолу на 

каталізаторах MgX (1), MgX/Cs (2),CsX (3), CsX/Cs (4), NaX/Cs (5) і CsX/Li (6) 
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Нарешті, заміна катіонів магнію в каталізаторі на катіони цезію (зразок 

CsX/Cs) так змінює співвідношення кислотних і оснóвних властивостей 

каталізатора, що толуол починає реагувати з метанолом за оснóвним 

механізмом – очевидно, внаслідок переважної адсорбції алкілбензолу в 12-

членних вхідних вікнах структури фожазиту з активацією метильної групи 

[10]. Це спричиняє зростання селективності каталізатора CsX/Cs в 

алкілуванні толуолу в бічний ланцюг (рис. 4.5, а), яке супроводжується 

зниженням (на порядок) виходу ксилолів (рис. 4.5, б). Зауважимо, що помітне 

зниження виходу продуктів алкілування толуолу в метильну групу зі 

зростанням температури пов'язано з інтенсифікацією утворення бензолу (на 

рисунку не показано). 

Нагадаємо, що за даними ІЧ-спектроскопії адсорбованого бензолу 

розглянуті іонообмінні та іонообмінно-імпрегновані форми каталізаторів 

складають такий ряд у міру зростання оснóвної сили каркасних атомів 

кисню: MgX < CsX < MgX/Cs < CsX/Cs. Ці ж каталізатори зі збільшенням 

співвідношення виходів YS/YXy продуктів алкілування в бічний ланцюг і в 

ароматичне кільце, за каталітичними даними (рис. 4.5, в), утворюють таку 

послідовність: MgX < MgX/Cs < CsX < CsX/Cs. Неповний збіг наведених 

рядів свідчить про те, що селективність алкілування толуолу в метильну групу 

не змінюється симбатно з оснóвною силою каркасних атомів кисню. 

Раніше було показано (п.п. 4.1, 4.2), що на оснóвні властивості 

цеолітного каталізатора алкілування толуолу метанолом до стиролу й 

етилбензолу переважно (за умов сталості силікатного модуля) впливають 

додатково внесені сполуки цезію, а природа обмінних катіонів визначає, 

перш за все, його кислотні властивості. А втім, у результаті іонного обміну 

змінюється також і оснóвність цеолітного каркасу. Це дає підставу вважати 

іонообмінне модифікування цеоліту елементами низької електронегативності 

визначальним для підвищення селективності алкілування толуолу в бічний 

ланцюг. На значнішу роль, яку відіграє іонообмінне модифікування 

каталізаторів порівняно з імпрегнуванням, указує також більше 
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співвідношення Ys/YXy для каталізатора CsX/Li, ніж для NaX/Cs (рис. 4.5, в): 

перший імпрегнований елементом вищої електронегативності, ніж другий, 

що мало би негативно вплинути на його селективність до стиролу та 

етилбензолу. Саме тому, на наш погляд, каталізатор CsX є селективнішим за 

MgX/Cs. Фактор присутності в останньому "кислих" протонів, які могли би 

сприяти алкілуванню толуолу до ксилолів, знижуючи тим самим 

селективність цього каталізатора за стиролом і етилбензолом, може бути 

виключений (рис. 3.4, б). Беззаперечно, що поєднання обох способів 

модифікування елементом низької електронегативності посилює дію один 

одного і дає найкращий результат (каталізатор CsX/Cs). 

Отже, одержані результати дають змогу зробити висновок, що сильні 

ЛКЦ в цеолітах, подібно до дії БКЦ, нівелюють позитивний ефект посилення 

оснóвності каркасних атомів кисню, досягнутий шляхом імпрегнування 

іонообмінних (Mg-, Cs-) форм цеоліту X нітратом цезію – сполукою елементу 

низької електронегативності. Іонообмінне модифікування каталізаторів, що 

усуває сильні ЛКЦ, є необхідною умовою підвищення їх селективності за 

стиролом і етилбензолом. 

Імпрегнування нітратом цезію посилює основність каркасу цеоліту, 

проте такий висновок не виключає, що нітрат цезію може генерувати на 

каталізаторах MgX/Cs і CsX/Cs також і додаткові оснóвні центри. За даними 

огляду літератури [32], нанесений на цеоліт Х оксид лужного металу (K2O, 

Cs2O) виступає таким центром для дегідрування метанолу до формальдегіду. 

Оцінений за значеннями усередненої електронегативності каркасу за 

Сандерсоном частковий заряд на атомі кисню δ для MgX, CsX і CsNO3 

становить –0,211, –0,410 і –0,54 відповідно. Отже нітрат цезію і, тим більше, 

продукти його розкладу – нітрит (δ = –0,63) і оксид (δ = –1,03) – здатні стати 

джерелом найсильніших оснóвних центрів. Разом з тим, ІЧ-спектроскопія 

адсорбованого бензолу не фіксує виникнення нових оснóвних центрів у 

результаті імпрегнування. 
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4.4 Визначення оптимальних параметрів проточного алкілування 

Алкілування толуолу метанолом часто ведуть у потоці інертного газу, 

але бімолекулярність реакції, а також те, що для її реалізації потрібний 

досить складний активний центр, робить вкрай небажаним розбавлення 

реакційної суміші інертним газом. Тому відсутність газу-носія видається 

прийнятнішою умовою ведення реакції. 

Вплив швидкості подачі реакційної суміші (WHSV) та мольного 

співвідношення толуолу і метанолу в ній (T/MeOH)мол. на ефективність 

алкілування в бічний ланцюг досліджували на одному з найефективніших за 

даними мікроімпульсного дослідження каталізаторів – KX/Cs. 

За усіх умов випробування рідка ароматична фаза містить, в 

основному, продукти алкілування у бічний ланцюг. Найвищі ступені 

перетворення як толуолу, так і метанолу прогнозовано спостерігаються при 

меншій швидкості подачі реакційної суміші WHSV = 1 год
-1

 і меншому 

співвідношенні (T/MeOH)мол. = 2 (рис. 4.6). 

 

Рисунок 4.6 – Конверсії толуолу (а) і метанолу (б) у проточному 

алкілуванні на каталізаторі KX/Cs 

За селективністю утворення ароматичних продуктів, яку оцінювали за 

вмістом кожного з них в ароматичній фазі алкілату (рис. 4.7), визначення 

оптимальних умов не є таким однозначним. За сумою стиролу та етилбензолу 

усі застосовані умови майже однакові. Селективність утворення побічної 

ароматики найменша при WHSV = 2 год
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її невелику кількість порівняно із цільовими продуктами, цей факт не є 

вирішальним за інших рівних умов. 

 

Рисунок 4.7 – Вміст стиролу (а), етилбензолу (б), ксилолів (в) і 

бензолу (г) у рідких ароматичних продуктах проточного метилування 

толуолу на каталізаторі KX/Cs 

Співвідношення R утворюваних за різних умов стиролу та етилбензолу 

у протоці варіює в межах 0,1–0,7 (рис. 4.8), що кардинально відрізняється від 

одержаного у мікроімпульсному режимі, де R завжди більше одиниці. Цей 
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стиролу. Проте й у рамках альтернативних теорій про паралельне утворення 
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год
-1

 і (T/MeOH)мол. = 2, проте за цих умов спостерігається дуже низька 

конверсія толуолу, що веде до низького виходу цільових продуктів (рис. 4.9). 

 

Рисунок 4.8 – Вплив умов проточного метилування толуолу (425 °С) на 

каталізаторі KX/Cs на мольне співвідношення стирол/етилбензол R 

 

Рисунок 4.9 – Виходи у розрахунку на пропущений метанол стиролу (а), 

етилбензолу (б), ксилолів (в) і бензолу (г) у проточному метилуванні толуолу 

на каталізаторі KX/Cs 
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У кінцевому підсумку умови WHSV = 1 год
-1

 і (T/MeOH)мол. = 2 

виглядають найоптимальнішими, тому їх обрано для випробування 

каталізаторів, модифікованих сполуками різної основності, і в подальших 

дослідженнях застосовано саме ці значення параметрів реакції. 

4.5 Розподіл продуктів метилування толуолу за різних ступенів 

перетворення 

Для вирішення проблеми верифікації механізмів утворення продуктів, 

враховуючи високу активність проміжних сполук або інтермедіатів, 

залучають сучасні інструменти дослідження, які здатні фіксувати їх 

безпосередньо, або застосовувати методи ідентифікації продуктів на самому 

початку перетворень. З цієї точки зору цінним є метод проведення реакції у 

вакуумі – насамперед тим, що він дає змогу виявляти первинні каталітичні 

процеси внаслідок дуже малого часу перебування реагентів і продуктів 

реакції на активному центрі каталізатора. 

Іншим способом виявлення первинних продуктів реакції є зниження 

концентрації активних центрів каталізатора, коли їх кількість стає 

лімітуючим фактором для перебігу реакції. Тоді кількість актів перетворення 

на одиницю часу, включаючи вторинні, зменшується навіть за тривалого часу 

перебування реагентів на каталізаторі. Мала кількість центрів, на яких 

відбувається взаємодія реагуючих молекул, за умов вакууму тим більше 

сприяє зупинці процесу на початкових стадіях без реалізації подальших 

багатостадійних перетворень. 

Для моделювання розвитку процесів від найнижчих ступенів конверсії 

результати одержували описаними способами, а також алкілуванням за умов, 

коли встигають відбутись усі можливі перетворення. 

Конверсію толуолу з метанолом вивчали на каталізаторах з низькою 

(зразок NaX) та високою (обмінені на Cs зразки цеоліту X, просочені 

нітратом цезію) селективністю алкілування толуолу у бічний ланцюг [126, 

127]. Перший зразок має слабо виражені оснóвні і сильніші кислотні (за 
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Льюїсом) властивості, тоді як другим, навпаки, притаманна сильна 

основність, що і визначає характер їх селективності (п. 4.3). Cs-форма 

каталізаторів була отримана двома способами – традиційним (зразок CsX/Cs) 

і твердофазним (зразок SSCsX/Cs) іонним обміном (п. 2.2.1, 2.2.2, 2.2.5). 

Зразки випробовували при 425 °С у протоці за атмосферного тиску і у 

вакуумі. 

4.5.1 Етилбензол у продуктах алкілування 

З огляду на те, що маршрут утворення при взаємодії толуолу з 

метанолом на оснóвних каталізаторах одного з основних продуктів – 

етилбензолу – не до кінця з'ясований (див. розд. 1), поглиблення уявлень про 

нього залишається актуальним. 

Каталітичні дані, одержані для каталізаторів сильної основності 

(табл. 4.1) показують, що на зразку CsX/Cs за малих часів контакту (вакуум) 

етилбензол утворюється у співмірних зі стиролом кількостях, а отже, 

етилбензол є таким же первинним продуктом перетворення суміші толуолу 

та метанолу на оснóвному каталізаторі, як і стирол. Це дає підставу 

припустити, що на початковому етапі шляхом утворення етилбензолу є 

пряма дегідроконденсація толуолу з метанолом. Тим більше, що на 

сильноосновних каталізаторах внаслідок переважної сорбції толуолу [27] 

перетворення метанолу до формальдегіду є утрудненим. Зроблене 

припущення підтверджується розподілом продуктів алкілування толуолу 

метанолом на каталізаторі SSCsX/Cs. Цей зразок за кислотно-оснóвними 

властивостями є аналогом каталізатора CsX/Cs (його достатньо високу 

основність можна констатувати за відсутністю ксилолів у продуктах), але 

характеризується значно меншою питомою площею поверхні (табл. 3.1). 

Разом з параметрами пористої структури критично зменшується і 

концентрація доступних активних центрів у каталізаторі, а отже, як було 

зазначено вище, на ньому здатні проявитися продукти найперших стадій 
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реакції. На каталізаторі SSCsX/Cs у режимі тестування під вакуумом 

етилбензол утворюється взагалі за повної відсутності стиролу (табл. 4.1). 

Таблиця 4.1 – Показники алкілування толуолу метанолом залежно від умов 

реакції (час контакту реагентів із каталізатором: у вакуумі (0,1 кПа) << за 

атм. тиску (~101 кПа)) 

Режим проведення 

реакції 

ХT, % 

мол. 

XMeOH, 

% мол. 

Y, % мол. 

EtB St Xy R 

Проточний (вакуум)* 0,49 43 0,81 - - 0 

Проточний (вакуум)** 0,94 97 0,84 0,91 - 1,1 

Проточний (атм. тиск)** 13 98 18 2,6 сл. 0,14 

Примітки. ХT – конверсія толуолу; XMeOH – конверсія метанолу; Y – вихід ароматичних 

продуктів реакції у розрахунку на пропущений метанол: EtB – етилбензол, St – стирол, Xy 

– ксилоли; R – St/EtB. *Каталізатор – SSCsX/Cs. **Каталізатор – CsX/Cs. 

 

Оскільки пряма дегідроконденсація не вимагає додаткового акту 

утворення формальдегіду, на початковому етапі етилбензол утворюється 

легше стиролу. Далі, при збільшенні кількості актів перетворення, напевно, 

за рахунок зростання конкуренції за толуол з боку утворюваного 

формальдегіду, вихід стиролу зростає до рівня виходу етилбензолу. І 

нарешті, збільшення часу контакту (з відповідним зростанням числа актів 

перетворення) веде до значного переважання етилбензолу в алкілаті – на 

порядок порівняно зі стиролом – за рахунок різкого зростання виходу 

етилбензолу. 

Отже, в міру збільшення ступеня перетворення реакційної суміші на 

активних центрах селективних за продуктами алкілування у бічний ланцюг 

каталізаторів мольне співвідношення стирол/етилбензол проходить через 

максимум. Така картина може відображати дію двох протилежних процесів – 

утворення стиролу і його гідрування до етилбензолу. Однак останній за умов 

реакції є малоймовірним, оскільки такі умови, навпаки, є термодинамічно 
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вигідними для перебігу зворотного процесу – термічного дегідрування 

етилбензолу [128]. Про незначну частку цієї реакції в утворенні етилбензолу 

згадується також у цілій низці досліджень [54, 59, 63]. Можна припустити, 

що внесок прямої дегідроконденсації не обмежується лише початковим 

етапом перетворення. За умов, що забезпечують високі конверсії, саме ця 

реакція може бути відповідальною за набагато вищий вихід етилбензолу 

порівняно зі стиролом, а значить, не можна заперечувати провідну роль 

метанолу як алкілуючого агента у конверсії толуолу на оснóвних 

каталізаторах. 

Оскільки, будучи адсорбованим на каталізаторі сильної основності, 

метанол дегідрується до формальдегіду [25, 32], то реакція дегідроконденсації 

повинна відбуватись між адсорбованим толуолом і метанолом у вільному 

стані. Таку можливість забезпечує полярність зв'язку С–О в молекулі спирту 

(рис. 4.10). Її атом вуглецю у цьому випадку виступає електрофілом і атакує з 

утворенням нового зв'язку С–С атом вуглецю метильної групи толуолу – як 

відомо, на каталізаторі сильної основності останній набуває часткового 

негативного заряду, активуючись при взаємодії одним зі своїх атомів водню з 

оснóвним центром цеоліту. Сама молекула толуолу при цьому стабілізована 

взаємодією ароматичного кільця з катіоном – кислотним центром Льюїса. 

 

 

Рисунок 4.10 – Схема дегідроконденсації толуолу з метанолом на 

цеолітних каталізаторах сильної основності 
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4.5.2 Перебіг метилування на селективному в бічний ланцюг і 

неселективному каталізаторах 

Розглянемо тепер вплив часу контакту на перебіг метилування толуолу 

на каталізаторі NaX порівняно з таким на зразку CsX/Cs (рис. 4.11). Перш за 

все, слід відмітити дуже активне перетворення метанолу – майже повне в 

усіх випадках, за виключенням зразка NaX у вакуумі, де його конверсія 

також є досить високою – більше 40 % (рис. 4.11, а). 

 

Рисунок 4.11 – Конверсії метанолу XMeOH (а) і толуолу X (б), вихід на 

пропущений метанол основних продуктів Y (в) і бензолу YBz (г) у 

проточному алкілуванні у вакуумі і за атмосферного тиску на каталізаторах 

NaX і CsX/Cs (основні продукти: для NaX – ксилоли, для CsX/Cs – сума 

стиролу й етилбензолу) 

Високі конверсії метанолу за умов малого часу перебування реакційної 

суміші у контакті з поверхнею каталізатора за низьких виходів ароматики 

свідчать про миттєвий побічний розклад метанолу до СО і H2. На каталізаторі 
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CsX/Cs за атмосферного тиску конверсія толуолу зростає більш ніж на порядок 

(рис. 4.11, б), а метанолу – залишається майже тією ж самою, засвідчуючи 

значно вищу швидкість побічної реакції розкладу метанолу на цьому зразку. 

Конверсія толуолу на зразку NaX у вакуумі і за атмосферного тиску не 

дуже різниться і є низькою – близько 1 % (рис. 4.11, б). Через низьку 

основність каркасних атомів кисню і переважаючу льюїсову кислотність 

обмінних катіонів каталізатор, як було зазначено вище, є неселективним 

щодо цільової реакції. У вакуумі реакція значною мірою (~50 %, другу 

половину рідкого каталізату складає етилбензол) йде у напрямі утворення 

ксилолів із виходом близько 1 % (рис. 4.11, в). Зі збільшенням часу контакту 

реакційної суміші з каталізатором вихід основних продуктів (ксилолів) 

залишається незмінним, тобто вже на початкових етапах реалізується весь 

потенціал щодо алкілування в ароматичне кільце. 

На каталізаторі CsX/Cs збільшення часу контакту реакційної суміші 

сприяє зростанню ступеня перетворення толуолу більш ніж на порядок 

(рис. 4.11, б). Каталізатор є селективним, і алкілування у кільце пригнічене 

на ньому від самого початку: основними продуктами алкілування (~83 %) є 

стирол і етилбензол із виходом ~2 % (рис. 4.11, в). За атмосферного тиску 

вихід основних продуктів збільшується, подібно до зростання конверсії 

толуолу, більш ніж на порядок, – тобто значно сильніше, ніж вихід основних 

продуктів на каталізаторі NaX. Це свідчить про те, що короткий час контакту 

не дає реалізуватись усьому потенціалу каталізатора CsX/Cs щодо 

алкілування в метильну групу (на відміну від потенціалу каталізатора NaX 

щодо алкілування в кільце), а отже, ця реакція відбувається важче. До речі, 

на неселективному каталізаторі зі збільшенням часу контакту сумарний вихід 

стиролу та етилбензолу також зростає (в 1,5 раза), що підтверджує зроблений 

висновок. 

Разом з продуктами алкілування за малих часів контакту у вакуумі як 

на неселективному, так і на селективному каталізаторі було зафіксовано 

бензол (рис. 4.11, г), що свідчить про нього як про первинний продукт. Вміст 
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бензолу в рідких продуктах був досить помітним і становив 9,3 і 17 % 

відповідно для NaX (при вмісті ксилолів 49 %) і CsX/Cs (ксилоли відсутні) – 

тобто, каталізатор CsX/Cs є більш прийнятним для перебігу побічної реакції 

утворення бензолу і кореляції з вмістом ксилолів не спостерігається. 

Дуже мало авторів повідомляють про бензол у продуктах перетворення 

толуолу та метанолу на оснóвних каталізаторах без утворення ксилолів [7, 10, 

11, 52, 54], а походження його не обговорюється. Хоча одночасне утворення 

бензолу та ксилолів на таких каталізаторах є загальновідомим [11], проте 

воно свідчить про наявність кислотних гідроксильних груп, які на 

каталізаторах NaX і CsX/Cs відсутні. Їм же приписують основну роль як 

активних центрів диспропорціонування і деалкілування алкілбензолів, хоча 

перебігом останньої реакції пояснювали також появу бензолу і толуолу під 

час конверсії етилбензолу на каталізаторі CsX при 545 °С [129]. Майже такої 

ж порівняно високої температури (550 °С) вимагає і термічний крекінг 

алкілбензолів (етилбензолу і стиролу) [130]. Появу та інтенсифікацію 

утворення бензолу також фіксували при введенні O2 у потік і збільшенні його 

кількості у співвідношенні з метанолом під час конверсії останнього з 

толуолом на цеоліті KX [10]. Тоді бензол міг би виникати з продуктів 

окислення толуолу, а отже, бути вже вторинним продуктом. 

Із збільшенням часу контакту вихід бензолу на неселективному 

каталізаторі зростає у 2 рази, а на селективному, навпаки, знижується у тій 

самій пропорції. Імовірно, зростання активності каталізатора CsX/Cs у 

напрямку алкілування в бічний ланцюг створює конкуренцію утворенню 

бензолу. На каталізаторі NaX такої конкуренції не відбувається, і вихід 

бензолу збільшується. Загалом, для зразків NaX і CsX/Cs цей показник 

обмежується значеннями 0,20–0,40 % мол. (рис. 4.11, г), певно, внаслідок 

невідповідних умов реакції, наприклад, занизької температури – як було 

показано раніше за мікроімпульсних умов випробування (п.п. 4.2), 

збільшення температури реакції в діапазоні 425÷500 °С інтенсифікує 

утворення цієї ароматики. 
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На каталізаторі SSCsX/Cs вихід бензолу ще нижчий (0,11 % мол.); на 

каталізаторі CsX/Cs зі збільшенням часу контакту він спочатку зростає, а 

потім знижується (рис. 4.11, г). Початкове зростання віднесено на рахунок 

збільшення числа актів перетворення, аналогічно спостереженому на 

неселективному каталізаторі NaX, коли ще не весь ресурс активності у 

напрямку утворення бензолу був реалізований. Залежність від кількості 

активних центрів свідчить про те, що утворення бензолу не є газофазною 

реакцією. Подальше зниження виходу, як було зазначено вище, відбувається 

внаслідок конкуренції за активні центри з боку толуолу, що перетворюється в 

напрямку алкілування у метильну групу. 

Спостережені закономірності дають змогу зробити певні висновки 

щодо утворення бензолу під час конверсії суміші толуолу і метанолу на 

оснóвних цеолітних каталізаторах, беручи до уваги також той факт, що в 

ряду обмінених на катіони лужних металів цеолітів більш оснóвні серед них 

із суміші метанолу і толуолу переважно сорбують останній [26]. По-перше, за 

утворення бензолу відповідають ті самі центри (оснóвні), які задіяні в 

алкілуванні толуолу у бічний ланцюг, а по-друге, він є результатом конверсії 

толуолу. Оскільки бензол виявляється серед продуктів навіть за короткого 

часу контакту, незважаючи на невідповідні умови, він є первинним 

продуктом і можна припустити, що реакція, за якою він утворюється, є 

мономолекулярною. 

Також можна припустити, що основні реакції, за якими перетворюється 

суміш толуолу і метанолу на оснóвних цеолітних каталізаторах, за величиною 

активаційного бар'єру розташовуються у такій послідовності: 'глибокий 

розклад метанолу до СО' << 'алкілування толуолу в кільце' < 'алкілування 

толуолу у метильну групу', отже одним із шляхів підвищення селективності 

перетворення толуольно-метанольної суміші до стиролу і етилбензолу може 

стати удосконалення схеми ведення процесу, націлене на гальмування, 

насамперед, розкладу метанолу до СО. 
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5 ВПЛИВ МОДИФІКУВАННЯ ЗОВНІШНЬОЇ ПОВЕРХНІ ЦЕОЛІТУ 

НА ПЕРЕТВОРЕННЯ ВУГЛЕВОДНІВ 

5.1 Модифікування цеоліту FAU для алкілування толуолу метанолом 

На сьогодні не робились спроби з’ясувати, наскільки на селективність 

метилування толуолу на оснóвних цеолітних каталізаторах впливає 

активність зовнішньої поверхні їх мікрокристалів. Позбутись 

зовнішньоповерхневої активності можливо завдяки модифікуванню 

специфічними деалюмінуючими агентами. За даними літератури [119, 131–

133], такі агенти, як гексафторсилікат амонію або тетрахлорид кремнію, 

чинять дію переважно на зовнішній поверхні цеолітних мікрокристалів. 

5.1.1 Варіювання умов обробки (NH4)2SiF6 

Для дослідження впливу такого модифікування на показники 

алкілування толуолу метанолом [134, 135] було синтезовано із застосуванням 

(NH4)2SiF6 каталізатори на основі цеоліту Х у калієвій іонообмінній формі, 

імпрегнованій нітратом цезію, яка добре зарекомендувала себе під час 

випробувань за мікроімпульсних умов. Зразки KXm-1/Cs і KXm-2/Cs 

деалюмінували у водному середовищі, зразки KXm-3/Cs, KXm-4/Cs – у 

середовищі ацетату амонію. Вибір гексафторсилікату амонію як 

деалюмінуючого агента було продиктовано можливістю здійснювати 

обробку у досить м'яких умовах без руйнування цеолітної структури. 

Реакцію вели у мікроімпульсному режимі в температурному інтервалі 400–

500 °С із кроком 25 градусів. 

За вибраних умов ступінь перетворення реакційної суміші X для усіх 

зразків був близьким, проте найменшим – для немодифікованого зразка 

KX/Cs; метанол вище 450 °С конвертував повністю на всіх каталізаторах, 

нижче цієї температури активнішими знов-таки виявились модифіковані 

зразки (рис. 5.1, а). У результаті модифікування помітно пригнічувалось 
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утворення ксилолів – у незначних кількостях їх фіксували лише на зразку 

KXm-4/Cs (рис. 5.1, б). 
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Рисунок 5.1 – Ступені перетворення реакційної суміші в цілому X та 

метанолу в ній XMeOH (а), виходи ксилолів YXy і стиролу YSt у розрахунку на 

пропущений метанол (б, в) і співвідношення R (г) у мікроімпульсному 

метилуванні толуолу на каталізаторах KX/Cs ( ), KXm-1/Cs ( ),  

KXm-2/Cs ( ), KXm-3/Cs ( ), KXm-4/Cs ( ) 

Вплив модифікування на вихід найбільш цінного цільового продукту – 

стиролу – має особливості залежно від середовища, в якому відбувалось 

деалюмінування (рис. 5.1, в). Загалом, застосування ацетату амонію 

призводить до помітного зниження виходу стиролу, тоді як для зразків, 

деалюмінованих у водному середовищі, вплив модифікування на цей 

показник незначний. На каталізаторі KXm-2/Cs вихід стиролу досягає 0,66 % 

мол., що хоч і в незначному ступені, але переважає вихід стиролу на 

а б 

в г 
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каталізаторі KX/Cs (0,59 % мол.). Взагалі, для одержаних за такою 

процедурою каталізаторів спостерігається значне зростання співвідношення 

стирол/етилбензол R (від 1–2 до 13) у продуктах реакції (рис. 5.1, г). 

Окрім продуктів алкілування в бічний ланцюг в ароматичній фракції 

спостерігається значна частка бензолу, навіть для тих каталізаторів, на яких 

відсутні ксилоли. Причина появи бензолу наразі є незрозумілою. Дійсно, 

диспропорціонування толуолу можна виключити з огляду на відсутність 

ксилолів у продуктах реакції, а деалкілування або крекінг алкілбензолів не 

можуть бути шляхами утворення бензолу, оскільки селективність за 

бензолом антибатна селективності за легкими газоподібними вуглеводнями 

(рис. 5.2). Раніше було спостережено зростання виходу бензолу після 

імпрегнування каталізаторів нітратом цезію, особливо на найбільш основних 

зразках RbX/Cs і CsX/Cs (п. 4.2). 
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Рисунок 5.2 – Селективності за бензолом SBz (а) і за газоподібними 

вуглеводнями SG (б) у мікроімпульсному метилуванні толуолу на зразках 

KX/Cs ( ), KXm-1/Cs ( ), KXm-2/Cs ( ), KXm-3/Cs ( ), KXm-4/Cs ( ) 

Підсумовуючи експериментальні результати з розподілу продуктів 

метилування толуолу за різних ступенів перетворення, раніше (п. 4.5) було 

зроблено припущення, що активаційний бар'єр для алкілування у кільце 

менший, ніж для алкілування у бічний ланцюг. Крім того, перша реакція не 

потребує складної активації молекули толуолу одночасно на кислотному й 

а б 
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оснóвному центрах. Це спричиняє інтенсивне утворення ксилолів на 

легкодоступній зовнішній поверхні каталізатора. Під час модифікування 

обраними деалюмінуючими агентами на зовнішній поверхні цеоліту 

відбувається ізоморфне заміщення атомів алюмінію в каркасі на атоми 

кремнію з відповідним зниженням концентрації компенсуючих катіонів – 

кислотних центрів Льюїса (підтверджено методом ТПД аміаку, рис. 5.3), які 

на оснóвних цеолітах є активними центрами для алкілування толуолу в 

кільце [22]. Позбавлення зовнішньої поверхні каталізатора цих центрів 

запобігає утворенню ксилолів, чим і пояснюється спостережений позитивний 

ефект модифікування каталізаторів метилування толуолу в бічний ланцюг 

розчином (NH4)2SiF6. 

Перебігу двостадійного процесу утворення стиролу, навпаки, сприяє 

утруднена порівняно із зовнішньою поверхнею дифузія реагентів у порах. За 

таких умов, зростання співвідношення стирол/етилбензол R внаслідок 

модифікування наводить на думку, що етилбензол, як і ксилоли, може 

інтенсивно утворюватись на зовнішній поверхні, і цим свідчить на користь 

прямої дегідроконденсації толуолу з метанолом (п. 4.5.1). 
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Рисунок 5.3 – Спектри ТПД аміаку немодифікованого KX/Cs (1) і 

модифікованого (NH4)2SiF6 KXm-2/Cs (2) зразків (методику одержання 

спектрів наведено у Додатку X) 
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Отже, можна констатувати, що алкілування на модифікованих 

гексафторсилікатом амонію каталізаторах відбувається виключно у бічний 

ланцюг, засвідчуючи зростання іх селективності за цільовою реакцією. 

Найкращим виявився зразок KXm-2/Cs, модифікування якого 

відбувалось у водному середовищі. Відмінність процедури одержання даного 

каталізатора від такої для каталізатора KXm-1/Cs, теж модифікованого у 

водному середовищі, полягала в наявності стадії обробки гідроксидом калію 

(табл. 2.3). На нашу думку, це дозволило повністю позбавитись бренстедової 

кислотності, яка спричиняє алкілування толуолу за кислотним механізмом в 

ароматичне кільце з утворенням ксилолів. Така ж стадія в синтезі зразка 

KXm-4/Cs, однак, не привела до значного поліпшення його ефективності. 

Причиною може бути недостатня кількість лугу для повної нейтралізації 

обмінних протонів, які виникли при прожарюванні амонійної форми цеоліту 

(адже деалюмінування цього зразка вели в середовищі ацетату амонію). 

Каталізатор KXm-2/Cs випробували у порівнянні з немодифікованим 

каталізатором KX/Cs також за оптимальних умов проточного алкілування 

при 425 °С (рис. 5.4). 

 

Рисунок 5.4 – Вміст  (% мол.) ксилолів Xy і суми стиролу й етилбензолу 

St+EtB у рідких продуктах, а також співвідношення R і конверсії (% мол.) 

толуолу XT та метанолу XMeOH у проточному метилуванні толуолу на 

каталізаторах KX/Cs і KXm-2/Cs 
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У протоці конверсії толуолу і метанолу на цих каталізаторах виявились 

близькими. Проте модифікування сприяло підвищенню у півтора раза 

співвідношення стиролу і етилбензолу R при незначному збільшенні 

сумарного вмісту цих продуктів у рідких продуктах. Також застосована 

процедура дала змогу майже наполовину знизити вихід ксилолів. Ефект 

модифікування у проточному режимі менш виражений, ніж у 

мікроімпульсному, адже воно заторкує, головним чином, зовнішню 

поверхню, вклад активності якої у загальну активність каталізатора є 

незначним, і тому такий вплив нівелюється більшим часом контакту. 

5.1.2 Вплив десиліціювання 

У результаті десиліціювання відбувається зменшення 

алюмосилікатного модуля приповерхневих шарів мікрокристалів цеоліту за 

рахунок вилучення із каркасу атомів кремнію, що веде до зростання 

оснóвності цеоліту, а отже може сприяти перебігу алкілування толуолу 

метанолом у цільовому напрямку. Процедура одержання каталізатора, що 

містила стадію лужної обробки, позитивно вплинула на його ефективність в 

алкілуванні толуолу метанолом (п. 5.1.1). На прикладі зразка KNaXm' 

оцінено селективність цеоліту NaX, модифікованого розчином КОН [136, 

137]. Результатом такого модифікування, окрім зростання оснóвності 

цеоліту, є частковий іонний обмін нативних катіонів натрію на катіони калію 

(це може спростити процедуру синтезу каталізатора), а також нейтралізація 

БКЦ за наявності останніх у цеоліті. Разом з тим, обробка лугом сприяє 

розвиненню мезопористості каталізатора [138–142], що повинно покращити 

його дифузійні характеристики, а отже полегшити виведення продуктів 

реакції за межі реакційного простору. Останнє є важливим для досліджуваної 

реакції, оскільки її продукти інгібують процес алкілування у бічний ланцюг 

[143], отруюють активні центри (вода) або інтенсифікують небажані реакції 

(наприклад, гідрування стиролу). 
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Враховуючи неповний обмін катіонів натрію на катіони калію за 

вибраних нами умов обробки, разом з одержаним лужномодифікованим 

каталізатором для порівняння тестуванню в алкілуванні толуолу метанолом 

піддавали як натрієву, так і калієву форму цеоліту Х. 

У результаті десиліціювання на зразку KNaXm' було спостережено 

зростання ступеня перетворення реакційної суміші з 14 до майже 17 % мас. 

Інтенсифікація перетворення реакційної суміші супроводжувалась значним 

зниженням конверсії метанолу (рис. 5.5, а) і незначним – вмісту бензолу в 

рідких продуктах (рис. 5.5, б), що виглядає обнадійливим з точки зору 

зростання ефективності каталізатора у цільовому перетворенні. Натомість 

спостерігалось катастрофічне погіршення показників алкілування у бічний 

ланцюг (рис. 5.5, в), яке супроводжувалось таким же значним зростанням 

селективності за ксилолами – їх вміст у рідких ароматичних продуктах сягав 

81–93 % мол. (рис. 5.5, г). 

Інтенсифікація метилування ароматичного кільця внаслідок лужної 

обробки цеоліту, на нашу думку, відбувається за рахунок генерування нових 

сильних поверхневих ЛКЦ [144], які додатково активують метильні групи 

метанолу для алкілування толуолу в кільце. 

Отже, селективність досліджуваної реакції при модифікуванні 

цеолітних мікрокристалів десиліціюючими та деалюмінуючими агентами 

суттєво різниться. Лужна обробка цеоліту Х, на відміну від модифікування 

гексафторсилікатом амонію, не сприяє селективному метилуванню толуолу в 

бічний ланцюг. 
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Рисунок 5.5 – Конверсія метанолу XMeOH (а) і вміст в ароматичних 

продуктах бензолу CBz (б), продуктів алкілування в бічний ланцюг Cs (в) та 

ксилолів СXy (г) у мікроімпульсному алкілуванні толуолу метанолом на 

немодифікованих (  – NaX,  – KX) і лужно модифікованому (  – KNaXm') 

каталізаторах 

5.1.3 Порівняння ефективності деалюмінуючих агентів 

Зразки CsXm/Cs і CsXm''/Cs, синтезовані з використанням в ролі 

деалюмінуючих агентів гексафторсилікату амонію (п. 2.2.4.2) і тетрахлориду 

кремнію (п. 2.2.4.4) відповідно, тестували у мікроімпульсному метилуванні 

толуолу (рис. 5.6). 
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Рисунок 5.6 – Вихід на пропущений метанол продуктів алкілування 

толуолу в кільце (а) та у бічний ланцюг (б) на немодифікованому (  – CsX/Cs) 

і модифікованих гексафторсилікатом амонію (  – CsXm/Cs) або 

тетрахлоридом кремнію (  – CsXm''/Cs) каталізаторах 

Унаслідок модифікування як гексафторсилікатом амонію, так і 

тетрахлоридом кремнію вихід ксилолів помітно пригнічується. Щодо 

цільових продуктів – продуктів алкілування толуолу в метильну групу 

(стиролу та етилбензолу): у робочому для цієї реакції діапазоні температур 

400–450 °С на каталізаторі, модифікованому (NH4)2SiF6, їх вихід зростає в 

1,5–2 рази, сягнувши 7 % мол. Це майже на порядок вище, ніж нам удалося 

досягти в результаті подібного модифікування на калієвій формі цеоліту (п. 

5.1.1). Збільшення температури спричиняє зниження виходу цільових 

продуктів, в основному, через інтенсифікацію побічного перетворення 

толуолу до бензолу. 

Отже, модифікування каркасу цеолітної основи каталізатора 

алкілування толуолу метанолом до стиролу й етилбензолу у разі 

використання водного розчину гексафторсилікату амонію виявилось 

найефективнішим у підвищенні селективності каталізатора за цільовими 

продуктами. Застосування тетрахлориду кремнію не привело до позитивних 

наслідків у цільовій реакції. 

а б 
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5.2 Модифікування цеоліту MFI як каталізатора пара-

диспропорціонування толуолу 

5.2.1 Вплив кількості й природи тампонуючого агента 

З огляду на агресивність дії SiCl4, а також досить жорсткі умови 

термообробки ним цеолітів, у диспропорціонуванні толуолу досліджували 

каталізатори, модифіковані (NH4)2SiF6 за значно нижчої температури. Метою 

було встановити вплив на їх пара-селективність природи і кількості 

тампонуючого агента [145], а також співвідношення (NH4)2SiF6/цеоліт. Для 

цього вивчали дві серії зразків (табл. 2.4): перша – каталізатори HPm1–HPm8, 

в якій для тампонування використовували різні кількості одного з 

вуглеводнів парафінового ряду, враховуючи гідрофобність і достатньо великі 

лінійні розміри їх молекул; у другій серії (каталізатори HPm4, HPm9–HPm11) 

варіювали кількість застосованого модифікатора. 

Кількість алюмінію, вилученого у процесі модифікування, для всіх 

зразків першої серії була близькою, тоді як у другій серії спостерігалось 

пропорційне зростання ступеня деалюмінування з кількістю поданого 

(NH4)2SiF6 (табл. 2.4). 

Використання досліджених тампонуючих агентів (гексан, декан, 

тетрадекан) практично не вплинуло на величину конверсії толуолу за всіх 

температур випробування (рис. 5.7, а–5.9, а), проте привело до зростання 

пара-селективності диспропорціонування (рис. 5.7, б–5.9, б) у середньому від 

30 % на немодифікованому зразку HP до 40–45 % на зразках, тампонованих 

гексаном і тетрадеканом, і до 43–53 % на зразках, одержаних з 

тампонуванням деканом. Отже останній демонструє більшу ефективність у 

тампонуванні внутрішньокристалічного об'єму цеоліту. Скоріше за все, це 

відбувається завдяки такій довжині молекули декану, яка дозволяє їм 

повністю розміститись у доступному об'ємі пор, блокуючи їх, але водночас, 

не перешкоджаючи доступу (NH4)2SiF6 до зовнішньої поверхні каталізатора. 

Позитивну роль, можливо, відіграє й оптимальна леткість н-декану, що 
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забезпечує як надійне утримування його молекул у порах під час 

модифікування, так і здатність їх достатньо повно десорбуватись під дією 

температури у подальшому. 
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Рисунок 5.7 – Конверсія толуолу XT (а) і пара-селективність 

диспропорціонування p-S (б) на немодифікованому (HP) і одержаних з 

використанням н-гексану в ролі тампонуючого агента (HPm1, HPm2) зразках 
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Рисунок 5.8 – Конверсія толуолу XT (а) і пара-селективність 

диспропорціонування p-S (б) на немодифікованому зразку (HP) і на зразках, 

одержаних з використанням н-декану в ролі тампонуючого агента (HPm3–

HPm5) 
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Рисунок 5.9 – Конверсія толуолу XT (а) і пара-селективність 

диспропорціонування p-S (б) на немодифікованому зразку (HP) і на зразках, 

одержаних з використанням н-тетрадекану в ролі тампонуючого агента 

(HPm6–HPm8) 

Для гексану і тетрадекану вплив кількості, у якій їх було використано 

при модифікуванні цеолітів, на пара-селективність отриманих каталізаторів у 

диспропорціонуванні толуолу при найнижчій температурі проведення реакції 

виражений не надто сильно (рис. 5.10). На відміну від цього, залежність 

пара-селективності від кількості декану є екстремальною з максимумом при 

завантаженні пористої структури цеоліту тампонуючим агентом  ~ 20 % мас. 

Зі зростанням температури диспропорціонування це оптимальне значення 

завантаження деканом, коли досягнуто максимальної пара-селективності, 

зберігається, однак криві для різних тампонуючих агентів зближуються між 

собою. З підвищенням температури зростає ступінь перетворення толуолу і, 

відповідно, інтенсифікується вторинна ізомеризація первинно утвореного 

пара-ксилолу, проте на каталізаторі, синтезованому з оптимальною кількістю 

тампонуючого агента, це відбувається значно меншою мірю. 
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Рисунок 5.10 – Пара-селективність диспропорціонування толуолу p-S на 

зразках каталізаторів, синтезованих з використанням різних кількостей 

тампонуючого агента: 1 – н-гексан, 2 – н-декан, 3 – н-тетрадекан 

Одержані результати показали, що н-декан демонструє найбільшу 

ефективність серед випробуваних агентів-протекторів у тампонуванні 

внутрішньокристалічного об'єму цеоліту. Застосування оптимальної 

кількості цього вуглеводня перед процедурою модифікування 

гексафторсилікатом амонію веде до підвищення селективності цеоліту типу 

MFI у пара-диспропорціонування толуолу при 400 °С з 30 до 53 %. 

5.2.2 Вплив співвідношення (NH4)2SiF6/цеоліт на ефективність 

зовнішньоповерхневого модифікування 

Селективність зовнішньоповерхневого ізоморфного заміщення алюмінію 

кремнієм за різного співвідношення (NH4)2SiF6/цеоліт забезпечували 

тампонуванням пор близькою до оптимальної кількістю н-декану. 
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Ефективність процедури оцінювали за показником пара-селективності 

диспропорціонування. 

За різними даними, число зовнішньоповерхневих кислотних центрів у 

цеолітах варіює в межах 1–10 % від загального числа кислотних центрів. У 

MFI останнє становить близько 1 ммоль/г цеоліту. Отже, зовнішня поверхня 

його мікрокристалів містить ~ 0,010–0,100 ммоль Al/г цеоліту, оскільки 

алюміній генетично пов'язаний з кислотними ОН-групами. Це покладено в 

основу розрахунку кількості гексафторсилікату амонію. 

Зі збільшенням співвідношення (NH4)2SiF6/цеоліт у ряду зразків HPm9, 

HPm10 і HPm4 (табл. 2.4) спостерігається зростання їх пара-селективності 

(рис. 5.11). Вочевидь, це відбувається в міру збільшення ступеня 

зовнішньоповерхневого деалюмінування. Пара-селективність зразка HPm11, 

синтезованого з великим надлишком (NH4)2SiF6, знижується. 
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Рисунок 5.11 – Пара-селективність p-S немодифікованого (HP) і 

модифікованих різною кількістю (NH4)2SiF6 (HPm4, HPm9–HPm11) зразків 

На нашу думку, якщо кількість деалюмінуючого реагенту суттєво 

перевищує число атомів алюмінію, які піддають ізоморфному заміщенню, 

тампонуючий агент не може запобігти утворенню структурних дефектів, які і 

є причиною зниження ефективності модифікування: за високих 

співвідношень (NH4)2SiF6/цеоліт число видалених атомів алюмінію на 
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елементарну комірку цеоліту перед тим, як у неї вбудується кремній, надто 

велике, і структура цеоліту колапсує [146]. У випадку 

зовнішньоповерхневого ізоморфного заміщення відбувається подібна 

локальна аморфізація приповерхневих шарів цеоліту. 

Отже, каталізатор HPm4, одержаний з використанням 

гексафторсилікату амонію у кількості, стехіометричній до оціненої верхньої 

границі числа зовнішньоповерхневих кислотних центрів, показує найвищу 

пара-селективність серед розглянутих зразків. Дану кількість (NH4)2SiF6 

(0,100 ммоль/г цеоліту) можна вважати оптимальним значенням при 

селективному зовнішньоповерхневому модифікуванні цеоліту MFI. 

5.3 Конверсія пентену-1 на модифікованому цеоліті FAU 

Дезактивація каталізаторів. Для з'ясування впливу активних центрів 

зовнішньої поверхні на дезактивацію каталізаторів крекінгу зразки HY і HYm 

(тип FAU) відповідно з активною і пасивною зовнішньою поверхнею 

мікрокристалів вивчали у конверсії пентену-1 [147], оскільки саме олефіни, 

які у великій кількості утворюються під час крекінгу, є відповідальними за 

коксоутворення і втрату каталізатором активності. Продуктами реакції були 

вуглеводні С1–С4, разом з якими утворювались ізомери пентену, що свідчить 

про паралельний перебіг реакцій крекінгу та ізомеризації, а також до 5 % мас. 

продуктів олігомеризації пентену. Кількість останніх зменшувалась в міру 

збільшення кількості перетвореного реагенту. 

Криві виходу продуктів крекінгу для обох каталізаторів указують 

(рис. 5.12) на втрату ними крекінгової активності в процесі роботи. Зниження 

виходу продуктів крекінгу супроводжується відповідним зростанням виходу 

продуктів ізомеризації, на модифікованому зразку – значно повільніше. Ці 

дві реакції відбуваються на активних центрах різної сили [148]. Як бачим, 

дезактивуються, у першу чергу, сильні центри, які відповідають за крекінг, 

доступ до "ізомеризуючих" слабких центрів залишається вільним, і 

ізомеризація інтенсифікується внаслідок зниження конкуренції за пентен. 
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Рисунок 5.12 – Вихід Y продуктів крекінгу (1, 2) та ізомеризації (3, 4) в 

конверсії пентену-1 на каталізаторах HY (1, 3) і HYm (2, 4) 

Молекули пентену в силу свого розміру мають вільний доступ до 

центрів, розташованих як на зовнішній поверхні, так і всередині цеолітних 

порожнин. У цьому випадку активність каталізатора повинна була би 

втрачатися рівномірно центрами різної локалізації незалежно від його 

зовнішньоповерхневої активності. Крім того, оскільки далеко не всі центри 

на зовнішній поверхні здатні крекувати пентен, у цій реакції не може 

відбуватись повного блокування доступу до внутрішнього ресурсу. На нашу 

думку, причина спостереженого більш швидкого зниження виходу продуктів 

крекінгу на немодифікованому каталізаторі полягає у конкурентному 

перебігу реакцій крекінгу та ізомеризації. Висока реакційна здатність 

молекули олефіну зумовлює, за наявності зовнішньоповерхневих центрів, 

активне перетворення на них пентену. У першу чергу – до продуктів крекінгу 

на сильних центрах, внаслідок чого відбувається швидка їх дезактивація. 

Відтак на слабких центрах без помітної дезактивації їх починає 

ізомеризуватись основна частина пентену. І тільки незначна частка його 

встигає потрапити всередину цеолітних пор до основного масиву активних 

центрів, де є можливість крекуватись. Якщо ж зовнішня поверхня пасивна, 

обидві реакції із самого початку переведені у внутрішній простір, де 
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дезактивація центрів крекінгу завдяки просторовим обмеженням 

відбувається не так швидко, що забезпечує повніше і триваліше перетворення 

пентену до продуктів цієї реакції. 

Отже, спостерігається позитивний вплив модифікування зовнішньої 

поверхні цеоліту HY деалюмінуючим агентом на стійкість до дезактивації 

основного масиву його сильних активних центрів під час перетворення на 

них олефінів і на продуктивність його роботи в реакції крекінгу. 

Регенерація. З проблемою дезактивації каталізаторів тісно пов'язана 

проблема відновлення їх роботи. Становило інтерес дослідити особливості 

регенерації залежно від структурного типу цеолітної основи каталізатора 

[149]. З огляду на викладене вище, слід вважати, що регенерація 

каталізаторів з активною зовнішньою поверхнею, дезактивація яких 

починається саме із цієї поверхні, є структурно нечутливою. З огляду на 

переваги переведення реакції у внутрішній простір мікрокристалів, було 

досліджено регенерацію каталізаторів FAU, MFI, MOR відповідного 

структурного типу, закоксованих зсередини пор – наприклад, у реакції 

крекінгу н-гексану. Цю реакцію і відповідний дизайн каталізаторів було 

обрано як модельні з метою забезпечити також можливість тестового 

мікроімпульсного дослідження: як відомо, каталізатор крекінгу вуглеводнів 

надзвичайно швидко дезактивується вуглецевими відкладеннями. В 

результаті він працює лише кілька секунд. Дезактивація 7-ма імпульсами н-

гексану (1 мкл) забезпечує час перебування реагенту на шарі каталізатора 

приблизно впродовж 1–2 с – часу, наближеного до промислових умов. 

Пористі характеристики зразків за низькотемпературною (–196 °С) 

адсорбцією/десорбцією N2 наведено у таблиці 5.1. 

Початкову активність каталізаторів у реакції крекінгу (500 °С) і вплив 

глибини їх регенерації на залишкову активність досліджували на установці 

ДПМК (п. 2.3.8). Випалювання коксу з дезактивованих 7-ма імпульсаму н-

гексану зразків здійснювали 5, 10 і 30 (35) імпульсами кисню по 1 см
3
. 

Максимальне число імпульсів забезпечувало вихід кривої випалення 
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(залежності маси випаленого коксу від числа імпульсів кисню) на близьку до 

нульової горизонтальну лінію, що сигналізувало про практичне завершення 

вигорання коксу. 

Таблиця 5.1 – Адсорбційні властивості каталізаторів крекінгу 

Характеристика Каталізатор 

FAU МOR MFI 

Площа поверхні (BET), м
2
/г 936 445 361 

Совокупна адсорбційна площа поверхні пор в 

діапазоні 17…3000 Å (BJH) 

54,9 53,6 47,3 

Совокупна десорбційна площа поверхні пор в 

діапазоні 17…3000 Å (BJH) 

73,2 78,9 62,6 

Площа поверхні мікропор, м
2
/г 842 366 275 

Об'єм мікропор, см
3
/г 0,374 0,162 0,122 

 

Конверсія н-гексану на свіжих зразках фожазитової і пентасильної 

основи знижувалась незначною мірою, тоді як зразок на основі морденіту 

помітно втрачав активність з ростом числа вуглеводневих імпульсів 

(рис. 5.13). Беручи до уваги найбільшу кількість випаленого зі зразка MOR 

коксу (табл. 5.2), така втрата активності пояснюється інтенсивнішим 

перетворенням н-гексану на цьому каталізаторі в напрямку формування 

прекурсорів коксових молекул. 

Таблиця 5.2 – Маса випаленого коксу і глибина регенерації каталізаторів 

залежно від числа імпульсів кисню 

Каталізатор 
5 імпульсів 10 імпульсів 30 (35) імпульсів 

мкг % мкг % мкг % 

FAU 251 64 310 79 394 100* 

МOR 185 25 338 45 752 100* 

MFI 180 55 266 81 327 100* 

*Випалення максимальним числом імпульсів усього утвореного коксу є вельми умовним. 
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Рисунок 5.13 – Початкова (1) та залишкова (2) активність каталізаторів 

після регенерації відповідною кількістю імпульсів кисню (вказано у дужках) 

Порівняння початкової і залишкової активності регенерованих на різну 

глибину каталізаторів (рис. 5.13) показало, що випалювання 64 % коксу 

повністю відновлює активність зразка FAU. Для досягнення того ж ефекту на 

зразку MFI необхідно випалити 81 % коксу. Для обох цих каталізаторів 

"щільність" покриття поверхні залишковим коксом після регенерації до 

відновлення активності становить 1,5–1,7 мкг/м
2
 (за BET). Активність 

каталізатора МOR не відновлюється навіть максимальним числом імпульсів 

кисню. 

Вочевидь, широкопористий фожазит (12-членні вхідні вікна) із 

відкритою тривимірною пористою структурою забезпечує належний доступ 

молекул вуглеводню і кисню до активних центрів, внаслідок чого 

закоксування відбувається зсередини мікропор, а утворений кокс 

випалюється досить швидко. Трохи меншою мірою це стосується й 

пентасилу, який характеризується тим же тривимірним розташуванням 
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каналів, але вужчих, 10-членних. Морденіт (12-членні канали), якому 

притаманна одновимірна пориста структура, досить вільно "допускає" н-

гексан до активних центрів внутрішнього простору. На них під час 

перетворення реагенту формується кокс, дезактивує ці центри, і поступово 

розростаючись, блокує канали зсередини, не даючи молекулам кисню 

вільного доступу до глибших шарів, що уповільнює регенерацію. 

Отже, на особливості випалювання коксу та відновлення активності 

каталізатора після регенерації суттєво впливає фактор доступності пористої 

структури цеолітної основи. Вміст коксу, по досягненню якого активність 

каталізатора повністю відновлюється, є близьким для досить різних 

структурних типів – FAU (1,5 мкг/м
2
) і MFI (1,7 мкг/м

2
). Не виключено, що і 

для зразка на основі MOR за умови досягнення належного ступеня 

регенерації ця величина буде схожою. 
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6 КОКСОУТВОРЕННЯ НА ОСНÓВНИХ КАТАЛІЗАТОРАХ 

АЛКІЛУВАННЯ ТОЛУОЛУ МЕТАНОЛОМ 

На сьогодні вважається, що зниження каталітичної активності 

оснóвних каталізаторів відбувається переважно через отруєння активних 

центрів, зокрема, у реакції алкілування толуолу метанолом у бічний ланцюг – 

бідентатно зв’язаними з поверхнею цеоліту термостабільними форміатами. 

Тоді центри різної локалізації мають дезактивуватися рівномірно, і 

вилучення (наприклад, внаслідок деалюмінування) активних центрів із 

зовнішньої поверхні в силу незначного внеску останньої в загальну площу 

поверхні не повинно сильно вплинути на тривалість роботи каталізатора. 

Однак провідну роль в дезактивації каталізатора алкілування толуолу 

метанолом у бічний ланцюг можуть відігравати масивніші вуглецеві 

відкладення (кокс). Тоді слід чекати швидшої дезактивації каталізатора з 

активною поверхнею, де коксоутворення є просторово не обмеженим, і 

відбувається накопичення коксу зовні мікрокристалів з блокуванням ним 

входів до цеолітних порожнин. На каталізаторі з позбавленою активних 

центрів зовнішньою поверхнею коксові молекули поступово ізолюють 

окремі активні центри всередині цеолітних пор, і дезактивація має йти 

повільніше. У зв'язку із цим становило інтерес дослідити дезактивацію 

каталізаторів з активною і з позбавленою активних центрів поверхнею 

мікрокристалів, а також природу дезактивуючих сполук [150–156]. 

6.1 Дезактивація зразків каталізаторів з активною і з модифікованою 

поверхнею 

Для реалізації поставленої мети зразки вихідної (СsX/Cs) і 

модифікованої гексафторсилікатом амонію (СsXm/Cs) цеолітної основи було 

досліджено у тривалому (19,2 год) алкілуванні толуолу метанолом за 

проточних умов (п. 2.3.6.2) з відбором 4-х послідовних проб. У результаті 

одержано відпрацьовані каталізатори СsX/Cs-coke та СsXm/Cs-coke відповідно. 
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На обох каталізаторах єдиними ароматичними продуктами є стирол і 

етилбензол, не рахуючи слідових кількостей бензолу (до 0,5 % мол.). 

Ксилоли у кількості 0,15 % мол. присутні лише в останній пробі каталізату 

зразка CsX/Cs. Каталізатор СsXm/Cs зберігав селективність за цільовими 

продуктами в процесі роботи – вочевидь, унаслідок модифікування 

цеолітного каркасу (див. п. 5.1). Ароматичні сполуки С8+ фіксували у 

слідових кількостях. 

Водночас спостерігаються і суттєві відмінності в особливостях 

дезактивації досліджених каталізаторів. Так, протягом перших 4,8 год роботи 

СsX/Cs конвертує суттєво більше толуолу порівняно з СsXm/Cs – 

12,23 % мол. проти 7,24 % мол. (рис. 6.1, а). Однак в ході подальшої роботи 

зразок СsX/Cs поступово втрачає активність, і конверсія толуолу на ньому 

знижується до 7,44 % мол., тоді як на зразку СsXm/Cs вона, навпаки, дещо 

зростає і надалі зберігається майже незмінною (8,40 – 8,68 % мол.) до кінця 

досліду. При цьому усереднений за весь час досліду показник конверсії на 

СsX/Cs залишається ненабагато вищим порівняно з таким на СsXm/Cs – 

10,43 та 8,19 % мол. відповідно (наведені величини конверсії розраховано на 

весь поданий толуол, який міститься в реакційній суміші у подвійному 

порівняно зі стехіометричним співвідношенням надлишку). 

Сумарний вихід ароматичних продуктів у ході дезактивації на зразку 

СsX/Cs помітно знижується, тоді як на зразку СsXm/Cs – залишається 

відносно стабільним, дещо зростаючи після перших 4,8 год роботи (рис. 6.1, 

б). Як наслідок, на модифікованому каталізаторі наприкінці досліду 

спостерігається вихід ароматики, більш ніж у півтора раза вищий, ніж на 

вихідному (а це практично повністю цільові продукти – стирол і етилбензол). 
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Рисунок 6.1 – Конверсія толуолу XT (а) і сумарний вихід ароматики Y в 

розрахунку на поданий метанол (б) в алкілуванні толуолу метанолом на 

каталізаторах СsX/Cs (1) та СsXm/Cs (2) 

У підсумку, конверсія толуолу на зразку СsX/Cs за весь час досліду 

знижується в 1,6 раза, тоді як сумарний вихід ароматичних продуктів 

зменшується значно більше – у 2,2 раза. Найочевиднішим поясненням даного 

факту є інтенсивне нецільове перетворення вихідного толуолу чи продуктів 

алкілування до прекурсорів коксу, які залишаються на каталізаторі. На зразку 

СsXm/Cs протягом досліду конверсія толуолу змінюється майже так само, як 

і вихід ароматики (зростає в ~1,2 раза), а отже можна припустити менш 

інтенсивне коксоутворення на цьому каталізаторі і, як наслідок, повільнішу 

його дезактивацію. Відзначимо, що термін "дезактивація" щодо останнього 

зразка вживається суто умовно, адже дезактивації каталізатора як такої не 

спостерігається – його каталітичні властивості в ході реакції, навпаки, дещо 

покращуються. 

Зі сказаного очевидно, що швидкість дезактивації оснóвного 

каталізатора алкілування толуолу метанолом визначáється послідовністю 

втрати каталітичної активності центрами різної локалізації, а отже роль 

зовнішньоповерхневої активності є помітною і переважає за значенням 

ізоляцію кожного окремого центру. Це вказує на утворення об'ємних 

вуглецевих відкладень, які і відіграють основну роль в дезактивації цього 

каталізатора. Теоретично, відкладання коксу на зовнішній поверхні 

а б 
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мікрокристалів з блокуванням входів до внутрішнього простору з 

розташованим там масивом активних центрів може відбуватися паралельно з 

отруєнням їх проміжними сполуками – продуктами перетворення метанолу. 

Проте стабільність роботи модифікованого каталізатора СsXm/Cs заперечує 

значущий внесок дезактивації такого роду. 

6.2 Низькотемпературна адсорбція азоту на закоксованих зразках 

Можливість встановити ті зміни, яких зазнає пориста структура 

каталізаторів під час закоксування, дає аналіз адсорбційних даних 

відпрацьованих зразків СsX/Cs-coke і СsXm/Cs-coke (рис. 6.2, табл. 6.1). 

Внаслідок закоксування питома поверхня S
BET

 як немодифікованого, так і 

модифікованого зразка суттєво знижується. Для обох каталізаторів це 

відбувається виключно за рахунок мікропор – спостерігається зменшення 

величин площі їх поверхні, об’єму і частки в загальному об’ємі пор. 
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Рисунок 6.2 – Ізотерми (Т = –196 °С) адсорбції/десорбції азоту 

каталізаторами CsX/Cs (1), CsXm/Cs (2), CsXm/Cs-coke (3) і CsX/Cs-coke (4) 
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Таблиця 6.1 – Параметри пористої структури каталізаторів, розраховані за 

адсорбційними даними 

Зразок S
BET

, 

м
2
/г 

S
t
, 

м
2
/г 

Smiсro, 

м
2
/г 

V
t
micro, 

см
3
/г 

VΣ, 

см
3
/г 

Vmicro/

VΣ 

Ra, нм 

CsX/Cs 383 7,88 375 0,141 0,172 0,82 0,90 

CsXm/Cs 305 20,8 284 0,115 0,187 0,61 1,22 

CsX/Cs-coke 106 15,8 90,3 0,036 0,115 0,31 2,16 

CsXm/Cs-coke 128 26,9 102 0,041 0,100 0,41 1,55 

 

Площа питомої поверхні без урахування мікропор S
t
 після 

відпрацювання, навпаки, дещо зростає. Поява вузького гістерезису на 

ізотермах зразків СsX/Cs-coke і СsXm/Cs-coke свідчить про те, що зростання 

S
t
 відбувається за рахунок розвинення мезопористості. 

Зазначена зміна параметрів пористої структури каталізаторів зумовлена 

як безпосереднім заповненням коксовими молекулами цеолітних мікропор, 

так і відкладанням коксу на зовнішній поверхні мікрокристалів з 

блокуванням входів до мікропор. Обидва чинники ведуть до зниження частки 

мікропор у зразках. Водночас розвитку мезопористості може сприяти 

нарощування коксу на зовнішній поверхні в просторі між цеолітними 

мікрокристалами у найбільш вузьких ділянках за рахунок своєрідного 

часткового ―зрощування‖ сусідніх мікрокристалів цеоліту, спричиненого 

коксовими відкладеннями. Зменшення поверхні мікропор і зростання 

поверхні мезопор після закоксування є більш вираженим для 

немодифікованого зразка. На це вказує і характер зміни величини середнього 

розміру пор Ra – його зростання для каталізатора CsX/Cs після 

відпрацювання значно помітніше, ніж для зразка CsXm/Cs. 

Отже, особливості зміни структурно-адсорбційних характеристик 

каталізаторів у результаті відпрацювання повністю пояснюються утворенням 

коксу під час роботи каталізаторів і підтверджують висновки щодо цього, 

зроблені на основі каталітичних даних (п. 6.1). Вища інтенсивність 
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зовнішньоповерхневого коксоутворення спостерігається на зразку CsX/Cs, 

тобто каталізатор CsXm/Cs, модифікований (NH4)2SiF6, стає стійкішим до 

втрати своєї робочої поверхні через закоксування. Цей факт пояснюється 

вилученням алюмінію із зовнішньої поверхні цеолітних мікрокристалів 

зразка CsXm/Cs в результаті обробки гексафторсилікатом амонію, що має 

наслідком часткову чи повну втрату нею каталітичної активності в 

перетвореннях реагентів, а отже і утворенні небажаних коксових сполук, які 

дезактивують каталізатор. 

6.3 Випалення коксу із відпрацьованих зразків методом ДПМК 

Про кількісний розподіл коксу в межах цеолітної структури, як показано у 

низці досліджень [114, 116, 157, 158], дозволяють судити результати, одержані 

методом ДПМК. 

Звісно, навряд чи можна говорити, що випалення коксу із каталізаторів 

кожним наступним імпульсом кисню є строго послідовним в міру 

доступності окремих елементів цеолітної структури. У серії робіт [117, 159, 

160] для зразка HY (тип FAU) показано, що навіть за вмісту коксу 16 % мас. 

частина внутрішньопористого об’єму залишається доступною для молекул 

азоту, а молекули кисню здатні дифундувати всередину заповнених коксом 

великих порожнин. Ймовірніше, за час контакту з шаром дезактивованого 

зразка деяка частина кисню встигає дифундувати і вглиб цеолітних 

порожнин, взаємодіючи на шляху як прямої, так і зворотної дифузії із 

локалізованим в них коксом. 

Дійсно, за даними низькотемпературної адсорбції азоту значна частина 

внутрішнього об’єму цеолітних мікропор зразків CsX/Cs-coke і CsXm/Cs-coke 

залишається доступною для молекул N2. Можна впевнено стверджувати, 

зважаючи на близькість кінетичних діаметрів молекул О2 та N2 (3,46 Å та 3,64 Å 

відповідно [19]), що цей об’єм має бути доступним і для кисню вже на 

початковому етапі дискретно-послідовного випалення коксу. Проте не 

викликає сумніву, що фактор доступності окремих елементів цеолітної 
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структури залишатиметься ключовим, і дії кисню в першу чергу 

піддаватимуться коксові відкладення на зовнішній поверхні мікрокристалів 

цеоліту чи розташовані в безпосередній близькості до неї. Тому наведені 

залежності (рис. 6.3), на нашу думку, правомірно розглядати як такі, що 

відбивають послідовність горіння коксу в структурі дезактивованих зразків, а 

отже, дають змогу розмежувати кокс за його локалізацією на зовнішній 

поверхні мікрокристалів і в глибині цеолітних мікропор. 
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Рисунок 6.3 – Динаміка зміни маси випаленого коксу (1), маси 

непрореагованого (2) та поданого (3) О2 з числом поданих імпульсів кисню 

для зразків СsX/Cs-coke (а) і СsXm/Cs-coke (б) 
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Зміна маси випаленого коксу та маси непрореагованого кисню з числом 

поданих імпульсів теоретично повинна була би відбуватися строго 

антибатно, даючи у сумі загальну масу поданого кисню. Але фактично 

водночас з варіюванням маси випаленого коксу в широких межах 

спостерігається практично стабільна у часі дуже мала кількість 

непрореагованого О2, яка зростає лише після зниження інтенсивності 

випалення коксових відкладень майже до нуля. При цьому на відповідних 

кривих присутні різкі злами, що не синхронізуються між собою. Зниження 

інтенсивності випалення коксу випереджає збільшення маси 

непрореагованого кисню, причому для обох каталізаторів наявні імпульси 

(26–27 для зразка CsX/Cs-coke і 16–18 для зразка CsXm/Cs-coke), для яких 

зафіксовані близькі до нуля значення як одного, так і другого параметра. 

"Проскоку" доз кисню за шар каталізатора досягнуто тільки на зразку 

CsX/Cs-coke під кінець досліду (імпульси 29–30); для каталізатора CsXm/Cs-

coke навіть після випалення основної маси коксу кількість непрореагованого 

О2 лише починає наближатися до рівня поданого (імпульси 20–27). Оскільки 

повне окиснення коксу до СО2 та Н2О відбувається через утворення 

оксигенатних похідних, а швидкість окиснення залежить не від кількості 

коксових молекул, а лише від доступності їх для кисню [117], така картина 

для каталізатора з модифікованою поверхнею, в якому частка мікропор 

знижена внаслідок модифікування (табл. 6.1), виглядає досить логічно. Проте 

розбаланс за киснем змушує припустити існування на досліджених 

каталізаторах досить стабільного недоокисненого коксу, який міцно 

утримується зразком навіть при 600 ºС. Надане пояснення добре 

узгоджується з тим фактом, що нетривале випадкове підвищення 

температури від 500 до 600 ºС у пробних дослідах спровокувало інтенсивне 

виділення СО2 зі зразка після наступної подачи імпульсу кисню – слід 

вважати, внаслідок подальшого горіння згаданих вище оксигенатних 

інтермедіатів. 
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Розрахована за даними ДПМК загальна маса випаленого зі зразка 

CsX/Cs-coke коксу (табл. 6.2) є вдвічі більшою, ніж маса коксу, випаленого зі 

зразка CsXm/Cs-coke. Абсолютні значення цих величин не варто розглядати 

як цілком достовірні, однак вони цілком підтверджують значно вищу 

інтенсивність коксоутворення на зразку з немодифікованою поверхнею. 

Зменшення кількості утвореного коксу на грам цільового продукту показує, 

що відмічений раніше (п. 6.1) позитивний ефект модифікування, окрім 

збереження селективності за цільовими продуктами, проявляється також і в 

подовженні ефективної роботи каталізатора. 

Таблиця 6.2 – Кількісний розподіл коксу в межах цеолітної структури 

відпрацьованих у метилуванні толуолу каталізаторів 

Каталізатор Маса випаленого коксу, мкг Маса коксу/ 
маса цільового 

продукту, мг/г загальна кількість із зовнішньої поверхні 

CsX/Cs-coke 4029 1140 31 

CsXm/Cs-coke 2027 647 19 

 

Характерні початкові ділянки кривих випалення (рис. 6.3), що даються 

імпульсами 1–10 і 1–6 для зразків CsX/Cs-coke і CsXm/Cs-coke відповідно, 

можна розглядати як такі, що відбивають горіння коксу на зовнішній 

поверхні цеолітних мікрокристалів. Куполоподібна форма ділянок 

пояснюється поступовим розростанням фронту горіння 

зовнішньоповерхневого коксу з наступним зниженням інтенсивності 

випалення, коли горіння переходить до коксу на входах до великих 

порожнин фожазиту. Розрахована за цими ділянками маса 

зовнішньоповерхневого коксу є набагато нижчою для зразка з 

дезактивованою поверхнею (табл. 6.2). 

Наступні ділянки кривих випалення характеризують поступове 

поширення процесу горіння на простір великих порожнин, де також 
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спостерігаються окремі куполоподібні інтервали горіння. Навряд чи можна 

розглядати межі таких інтервалів як такі, що відбивають чітко виокремлений 

етап горіння коксу в дрібніших структурних елементах фожазиту. Скоріше, 

це вказує на нерівномірність розподілу коксу вже у внутрішньопористому 

просторі цеоліту. Незначний сплеск інтенсивності випалення, що припадає на 

імпульс 27 для CsX/Cs-coke та імпульс 18 для CsXm/Cs-coke, можна віднести 

на рахунок допалення частки найменш стійких оксигенатних утворень. 

Співвідношення Н/С у випалюваному коксі (рис. 6.4) для обох зразків 

мало змінюється з часом і є дуже низьким – не більше 0,02–0,03. Такі низькі 

значення Н/С можуть бути зумовлені втратою коксовими відкладеннями 

легких та багатих воднем фрагментів під час термоактивації. Отже на момент 

початку випалення кокс на зразках, скоріш за все, знаходиться у формі 

висококонденсованих поліароматичних чи графітоподібних сполук. Різкий 

стрибок співвідношення H/C для прикінцевих імпульсів О2, якими кокс вже 

фактично не випалюється, цілком пояснюється великою похибкою 

визначення кількості води при випалюванні слідових кількостей коксу, а 

також наявністю додаткової мікрокількості води у кисні. 
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Рисунок 6.4 –Динаміка зміни співвідношення Н/С у випаленому коксі з 

числом поданих імпульсів О2 для зразків СsX/Cs-coke (1) і СsXm/Cs-coke (2) 
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Загалом, результати ДПМК узгоджуються з адсорбційними і 

каталітичними даними і підтверджують більш інтенсивне як загальне, так і 

зовнішньоповерхневе відкладання коксу на зразку CsX/Cs під час його 

роботи. Причини відмінності перебігу дезактивації зразків з 

немодифікованою та модифікованою поверхнею полягають у різному 

співвідношенні інтенсивностей зовнішьоповерехневого та 

внутрішньопористого коксоутворення. 

6.4 Дериватографічний аналіз закоксованих зразків каталізаторів 

Дериватографічний аналіз поєднує в собі термогравіметричний і 

диференційно-термічний аналіз, які разом дають змогу визначити ступінь 

конденсованості вуглецевих відкладень у каталізаторах і віднести їх до 

легкого або важкого коксу. Перший легко десорбується із каталізатора в 

інертній атмосфері до 600 °С, тоді як важкий кокс в таких умовах 

залишається на каталізаторі і може бути видалений лише шляхом 

випалювання [161]. Крім того, диференціювати форми коксових утворень дає 

змогу визначення енергії активації їх горіння Ea: величини в межах кількох 

десятків кДж/моль характерні для низькотемпературних процесів горіння 

легких коксових сполук з високою реакційною здатністю, тоді як для горіння 

важкого коксу необхідна відносно висока температура, і Ea цього процесу 

становить близько 155 кДж/моль – значення енергії активації горіння чистого 

графіту [162]. 

Разом із відпрацьованими у реакції алкілування толуолу метанолом 

каталізаторами СsX/Cs-coke і СsXm/Cs-coke дериватографічним методом 

досліджували також свіжі (незакоксовані) зразки СsX/Cs і СsXm/Cs. 

Спільною рисою для всіх зразків при нагріванні як в аргоні, так і у 

повітрі (рис. 6.5, 6.6) є втрата маси в діапазоні температур до 290 °С, який є 

типовим діапазоном видалення води, що підтверджується ендотермічними 

ефектами на кривих ДТА. Для свіжих каталізаторів (рис. 6.5) ця втрата маси 
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була єдиним температурним ефектом. Подальша втрата маси була 

незначною. 
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Рисунок 6.5 – Термограми свіжих каталізаторів алкілуванні толуолу 

метанолом СsX/Cs (а) і СsXm/Cs (б) (повітря – сині криві, аргон – червоні 

криві) 

Відпрацьовані каталізатори (рис. 6.6), окрім втрати води, в атмосфері 

аргону демонструють втрату маси, пов'язану із термічним старінням коксу в 

неокиснювальній атмосфері – дегідруванням з ущільненням коксових 

молекул; імовірно, також з паралельним перебігом крекінгу і десорбцією 

продуктів із пор цеоліту [163]. На процеси старіння вказують екзотермічні 

ефекти на кривих ДТА, відповідні ефектам втрати маси. На модифікованому 

каталізаторі СsXm/Cs-coke втрата маси завершується близько 500 °С, проте 

хімічні перетворення коксу на ньому продовжуються до ~600 °С. На 

каталізаторі СsX/Cs-coke з активною зовнішньою поверхнею втрата маси, що 

супроводжується екзотермічним ефектом на кривій ДТА, відбувається до 
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~750 °С, причому від 600 °С цей процес проходить рівномірно з постійною 

швидкістю, і на кривій ДТА спостерігається плато, яке закінчується різким 

зниженням виділення теплоти. 
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Рисунок 6.6 – Термограми каталізаторів СsX/Cs-coke (а) і СsXm/Cs-coke 

(б), відпрацьованих в алкілуванні толуолу метанолом (повітря – сині криві, 

аргон – червоні криві) 

При нагріванні в атмосфері повітря на відпрацьованих каталізаторах 

відбувається горіння коксу, про що свідчать чітко виділені екзотермічні піки 

на кривих ДТА (рис. 6.6). Розраховані величини енергії активації горіння 

показують, що на каталізаторі СsX/Cs-coke перші два максимуми 

відповідають вигоранню легких коксових відкладень, загальна маса яких 
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становить 5,7 % від маси зразка (табл. 6.3). Третій, високотемпературний, пік 

відноситься до горіння важкого коксу, кількість якого 1,5 %. На каталізаторі 

СsXm/Cs-coke кокс представлений лише легкою формою (загальна маса 

4,3 %), але цікаво, що другий максимум його горіння знаходиться у 

високотемпературній області 390–460 °С. 

Таблиця 6.3 – Параметри процесу горіння коксу 

Зразок  CsX/Cs-coke  CsXm/Cs-coke  

Температурний інтервал, °C 280–370 370–420 420–465 300–390 390–460 
T

max 
, °C 350 390 445 350 440 

Δm, % 2,9 2,8 1,5 2,7 1,6 
E

a
, кДж/моль 80 90 160 80 95 

 

Як було показано раніше (див. п. 6.1), кокс на каталізаторі  

СsXm/Cs-coke починає утворюватись всередині пористої структури. Він має 

можливість частково виходити назовні внаслідок низького вмісту коксу на 

зовнішній поверхні у зв'язку з позбавленням її активних центрів. Наслідком є 

висока диспергованість коксових відкладень, що унеможливлює взаємний 

вплив теплових ефектів, який безумовно має місце у випадку горіння 

масивніших коксових відкладень на зовнішній поверхні цеолітних 

мікрокристалів каталізатора СsX/Cs-coke. У результаті пік для зразка 

СsXm/Cs-coke зсувається в область вищих температур. 

Спостережена картина температурних перетворень коксу в аргоні й у 

повітрі за неізотермічних умов підтверджує негативний вплив 

зовнішньоповерхневої активності на дезактивацію оснóвних каталізаторів 

алкілування толуолу метанолом. Цей вплив виражається як у більшій 

загальній кількості коксу, що утворюється на каталізаторі з активною 

зовнішньою поверхнею, так і в формуванні на ньому важкого коксу. 
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6.5 Механізм коксоутворення на основних каталізаторах 

метилування толуолу 

Як було показано в огляді літератури, причину утворення коксу як 

поліароматичних вуглецевих відкладень найчастіше пов'язують із 

присутністю БКЦ на поверхні каталізатора і перетвореннями на них 

здебільшого метанолу. Разом з тим, наші дослідження показали, що саме 

вуглецеві відкладення відіграють основну роль у дезактивації оснóвних 

каталізаторів метилування толуолу (п. 6.1–6.4). Важливо, що досліджені 

каталізатори не містили у своєму складі БКЦ (п. 3.3.2), про що, окрім ІЧ-

спектрів, свідчить також практична відсутність ксилолів у продуктах 

перетворення, адже БКЦ є набагато активнішими в алкілуванні толуолу в 

кільце до ксилолів, ніж льюїсові кислотно-оснóвні центри в алкілуванні 

толуолу в бічний ланцюг до стиролу й етилбензолу, як це слідує із 

температур перебігу відповідних реакцій (225 °С [164] і 425 °С [31]). 

Оскільки одним з основних продуктів метилування толуолу в бічний 

ланцюг є етилбензол, і він утворюється у цій реакції у значних кількостях, 

закономірно вважати саме подальші перетворення етилбензолу джерелом 

формування коксових відкладень на оснóвних каталізаторах, які не містять 

БКЦ. 

Враховуючи результати вивчення шляхів утворення етилбензолу під 

час досліджуваної реакції (п. 4.5.1), можна припустити, що подібно до того, 

як толуол конвертує до етилбензолу (рис. 4.10), молекула етилбензолу (та 

інших алкілароматичних сполук) може бути залученою до подальшої 

дегідроконденсації з метанолом (рис. 6.7). 

Активація бензильного атома вуглецю алкілароматики приведе до 

утворення ароматичних ядер з розгалуженим алкільним ланцюгом (шлях І). 

Можливість повторного метилування по α-вуглецю бензольного кільця 

підтверджується наявністю кумолу та α-метилстиролу у продуктах реакції 

[30]. Однак вплив стеричного фактора [165] сприяє активації також і 
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метильної групи, що є ключовим моментом, оскільки дає можливість 

послідовного нарощування ланцюга (шлях ІІ). 

 

Рисунок 6.7 – Схема утворення вуглецевих відкладень в реакції 

метилування толуолу на оснóвному каталізаторі за маршрутами 

дегідроконденсації активованої бензильної (І) або метильної (ІІ) групи 

ароматичної сполуки з метанолом 
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Ці два маршрути дозволяють шляхом циклізації та дегідрування циклу 

отримати поліциклічні сполуки різного ступеня конденсації – прекурсори 

коксу. Перебіг цих реакцій зумовлений низьким тиском (атмосферний) і 

високою температурою (425 °С), за яких ведуть алкілування толуолу [166, 167]. 

Екстракт утвореного в алкілуванні толуолу метанолом коксу був 

проаналізований за допомогою спектроскопічних методів і хроматографічно 

(рис. 6.8). 
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Рисунок 6.8 – Спектр ЯМР 
1
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(а) та аліфатичних груп (б), віднесення згідно з [168, 169]; ІЧ-спектр (в) і 
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Спектр ЯМР 
1
H (рис. 6.8, а, б) показав присутність в екстракті 

гідроароматичних сполук і алкілароматики, яка містить, зокрема, і третинні 

протони. В ІЧ-спектрі екстракту (рис. 6.8, в) спостережено смуги поглинання, 

віднесені, згідно з [170, 171], до поліароматики, що вказує на перебіг 

послідовного нарощування ланцюга, а вторинне алкілування по бензильному 

атому вуглецю підтверджується наявністю в екстракті кумолу (рис. 6.8, г). Ці 

дані свідчать на користь запропонованого механізму утворення коксових 

сполук на оснóвних каталізаторах метилування толуолу. Привертають увагу 

виявлені у продуктах ущільнення за допомогою газохроматографічного 

аналізу нафталін і фенантрен (рис. 6.8, г) – їх отримання передбачається 

запропонованою вище схемою коксоутворення (рис. 6.7), тоді як у літературі 

іншим способом, ніж на каталізаторах кислотного типу за участю олефінів, 

не описано. 

Сукупність одержаних даних щодо дезактивації цеолітних 

каталізаторів алкілування толуолу метанолом в бічний ланцюг свідчить про 

те, що активність зовнішньоповерхневих центрів відіграє вирішальну роль у 

цьому процесі, сприяючи утворенню на каталізаторі важкого коксу, який 

блокує входи до внутрішнього простору мікрокристалів з розташованим там 

основним масивом активних центрів. Дезактивація зовнішньої поверхні 

застосуванням деалюмінуючого агента стабілізує активність оснóвного 

каталізатора метилування толуолу. 
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ВИСНОВКИ 

1. У дисертаційній роботі розширено уявлення про взаємодію толуолу і 

метанолу на оснóвному цеоліті FAU, з’ясовано характер дезактивації 

каталізаторів у цій реакції і природу дезактивуючих сполук, показано 

негативну роль зовнішньоповерхневої активності кислотних та оснóвних 

цеолітів типу FAU та MFI і розвинуто нові підходи щодо шляхів подовження 

їх роботи та підвищення селективності за цільовими продуктами. 

2. Встановлено визначальну роль гостьових сполук елементів низької 

електронегативності у формуванні оснóвної функції каталізатора – 

збільшенні ефективного заряду каркасних атомів кисню і сили відповідних 

оснóвних центрів, тоді як вплив природи обмінних катіонів є другорядним. 

Природа катіона, перш за все, визначає кислотну складову активності. 

3. Показано, що сильні ЛКЦ, представлені катіонами елементів високої 

електронегативності, подібно до БКЦ, нівелюють позитивний ефект 

посилення оснóвності каркасних атомів кисню, досягнутий шляхом 

імпрегнування іонообмінних форм цеоліту сполуками елементів низької 

електронегативності, а отже селективність за продуктами алкілування 

толуолу в бічний ланцюг визначається переважно іонообмінним 

модифікуванням каталізаторів елементами низької електронегативності. 

4. Вперше запропоновано провідну роль метанолу, а не формальдегіду як 

алкілуючого агента в реакції алкілування толуолу з первинним утворенням 

етилбензолу, що було підтверджено експериментально за малих часів 

контакту реагентів з каталізатором, який містить сильні оснóвні центри. 

5. Вперше встановлено ефективність модифікування зовнішньої поверхні 

цеоліту FAU деалюмінуючими агентами для пригнічення утворення ксилолів 

у метилуванні толуолу в бічний ланцюг з подовженням його стабільної 

роботи в цій реакції в 1,9 раза і у реакції крекінгу – в 3,75 раза. Знайдено 

ефективний тампонуючий агент, застосування якого при модифікуванні 
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гексафторсилікатом амонію цеоліту MFI мало наслідком підвищення його 

пара-селективності у диспропорціонуванні толуолу в 1,5–1,8 раза. 

6. Виявлено визначальну роль коксу у дезактивації оснóвного 

каталізатора метилування толуолу. Встановлено негативну роль активних 

центрів його зовнішньої поверхні, які спричиняють утворення коксу, 

здатного блокувати доступ до внутрішньопористих активних центрів. 

Вперше запропоновано модифікування каталізатора гексафторсилікатом 

амонію для зниження зовнішньоповерхневого коксоутворення. 

7. Запропоновано механізм формування коксу в метилуванні толуолу на 

оснóвному каталізаторі, що не містить БКЦ, шляхом послідовного 

нарощування алкільного ланцюга алкілароматичних сполук за реакцією 

дегідроконденсації зі спиртом з наступними циклізацією і дегідруванням 

циклу. 
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ДОДАТОК I 

Установка для іонного обміну у твердій фазі 

Основним вузлом установки (рис. І.1) є реактор 1 із боросилікатного 

скла внутрішнього діаметру 22 мм, який містить нитку 2 із скловолокна, що 

утримує каталізатор 3 у вигляді шару, зверху та знизу обмеженого кварцовою 

кришкою 4. Довжина циліндричної частини реактора становить 250 мм. 

 

Рисунок І.1 – Принципова схема установки для проведення 

твердофазного іонного обміну 

І – лінія газу-носія; 1 – реактор; 2 – сітка; 3 – шар каталізатора; 4 – кварцова 

кришка; 5 – електропіч; 6 – ніхромова спіраль; 7 – кварцова трубка; 8 – 

автоматичний електронний регулятор температури Щ4501; 9 – термопара; 10 

– карман для термопари; 11 – потенціометр ПП-63; 12 – балон з газом-носієм; 

13 – ротаметр; 14 – вентиль 
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Реактор розміщено у вертикальній трубчастій кварцовій електропечі 5, 

робочим елементом якої є ніхромова спіраль 6 на кварцовій трубці 7, яку 

після загрузки реактора ізолюють азбестом. Температура пічки 

підтримується на заданому рівні завдяки автоматичному електронному 

регулятору Щ 4501 8, відхилення температури від заданої не перевищують 

±1,5 °С. 

Шар каталізатора висотою 20–25 мм розташовують в ізотермічній зоні 

реактора. Контроль температури здійснюють за допомогою хромель-

копелевої термопари 9, розміщеної у кармані 10 реактора (зовнішній діаметр 

карману – 6 мм), та потенціометра ПП-63 11. Газ-носій подають у реактор по 

лінії І з балону 12 через ротаметр 13 і вентиль 14. Продукти, які утворюються 

під час реакції, випускають в атмосферу. 

Після завантаження каталізатора через верхній отвір реактора останній 

розміщують у пічці і під'єднують лінію I за допомогою шліфового роз'єму. 

При цьому вентиль на лінії I відкривають, з'єднуючи її із системою реактора. 

З балону, контролюючи розхід ротаметром, починають подавати газ-носій і 

піднімати температуру до досягнення температури обміну, відтак починають 

відлік тривалості обміну. Із завершенням реакції нагрів пічки виключають, 

реактор охолоджують до 150 °С і припиняють подачу газу-носія. 
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ДОДАТОК II 

Метилування толуолу на одержаних за різних умов твердофазного 

іонного обміну каталізаторах 

Незважаючи на незадовільність з практичної точки зору результатів, 

одержаних на каталізаторі твердофазного іонного обміну, цей метод 

залишається привабливим, адже дозволяє одержувати майже 100 %-вий 

ступінь обміну, що для реакції, що вивчається, є запорукою високої 

селективності алкілування толуолу у бічний ланцюг. Зростання активності 

таких каталізаторів можна чекати внаслідок вживання додаткових заходів 

щодо запобігання закупорюванню пор оклюдованими солями, а також 

варіювання параметрів процесу обміну. Зокрема, у цьому дослідженні 

застосовано і) заміну вихідної форми цеоліту з водневої (базовий зразок 

SSCsX/Cs) на амонійну (SSCsX/Cs-1), іі) надлишок хлориду цезію на стадії 

обміну без додаткового імпрегнування нітратом цезію (SSCsX/Cs-2), ііі) 

додаткову стадію відмивки каталізатора від можливих залишків солей 

(SSCsX/Cs-3), а також вивчено вплив таких заходів на ефективність 

одержаних каталізаторів в алкілуванні толуолу метанолом у бічний ланцюг. 

Слід констатувати (рис. II.1, II.2), що відмивка зразка після іонного 

обміну (SSCsX/Cs-3) дійсно сприяла зростанню його активності: конверсія 

толуолу зросла вдвічі, а метанолу – в 1,5 раза. Разом з тим, у продуктах 

алкілування з'явились стирол і ксилоли у приблизно рівній кількості. 

Утворення ксилолів свідчить про можливе виникнення БКЦ внаслідок 

гідролізуючої дії води. 

Інші зміни параметрів іонного обміну не привели до скільки-небудь 

помітних результатів. Найбільше відмінностей від базового зразка SSCsX/Cs 

спостерігається для каталізатора SSCsX/Cs-1, в продуктах алкілування якого 

зафіксовано незначний вміст стиролу і ксилолів. Поява останніх може бути 

спричинена більш утрудненим порівняно з обміном протонів обміном 

катіонів амонію на катіони цезію. На підставі одержаних даних також можна 
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урівняти каталізатори SSCsX/Cs і SSCsX/Cs-2 за впливом природи аніона 

солі цезію. 

 

Рисунок II.1 – Показники метилування на каталізаторах твердофазного 

іонного обміну: вихід на пропущений метанол етилбензолу YEtB, стиролу YSt, 

ксилолів YXy і бензолу YBz; співвідношення R і конверсія толуолу XT 

 

Рисунок II.2 – Конверсія метанолу XMeOH на каталізаторах твердофазного 

іонного обміну 
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Загалом, досягти значного прогресу в одержанні практично значущих 

результатів на зразках, одержаних із застосуванням твердофазного іонного 

обміну, не вдалося. Але з іншого боку, ці каталізатори можуть слугувати 

модельними для вивчення конверсії толуольно-метанольної суміші на самих 

початкових стадіях перетворення. 
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ДОДАТОК III 

Мікроімпульсна установка метилування толуолу 

Установка для проведення алкілування толуолу метанолом у 

мікроімпульсному режимі (рис. ІIІ.1) базується на газовому хроматографі 

"Цвет-530". 

 

Рисунок IІІ.1 – Підпис на наступній сторінці 
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Рисунок ІIІ.1 – Принципова схема установки алкілування толуолу 

метанолом у мікроімпульсному режимі 

І – Лінія подачі газу-носія; ІІ – лінія подачі водню в полум'яно-

іонізаційний детектор; ІІІ – лінія подачі повітря в полум'яно-іонізаційний 

детектор; 1 – реактор; 2 – каталізатор; 3, 4 – кварцова кришка; 5 – сітка із 

нержавіючої сталі; 6 корпус реактора; 7 – накидна гайка з порожниною 

всередині для протоку води; 8, 21 – гумова прокладка; 9 – тефлонова 

прокладка; 10, 26, 28 – електропічка; 11 – ніхромова спіраль; 12 - 

лабораторний автотрансформатор; 13 – вольтметр; 14 – амперметр; 15 – 

термопара хромель-алюмелева; 16 – потенціометр ПП-63; 17 – трубчастий 

патрубок; 18, 20, 23 – накидна гайка; 19, 22 – штуцер; 24 – ловушка; 25 – 

дьюар; 27 – з'єднувальна трубка; 29 – балон з газом-носієм; 30, 32, 34 – 

редуктор; 31 – балон з воднем для полум'яно-іонізаційного детектора; 33 – 

балон з повітрям для полум'яно-іонізаційного детектора; 35, 36, 37 – вентилі; 

38 – блок підготовки газів; 39, 41, 43 – індикатор параметрів цифровий; 40, 

42, 44 – осушуючі фільтри; 45 – випаровувач хроматографа; 46 – капіляр 

дільника потоку газу-носія; 47 – капілярна хроматографічна колонка; 48 – 

термостат хроматографічної колонки; 49 – полуменево-іонізаційний 

детектор; 50 – потенціометр КЗП-4 

Основними вузлами установки є реактор із системою забезпечення та 

контролю температурного режиму, система подачі газу-носія, система 

вловлювання продуктів реакції разом із неконвертованою сировиною та 

направлення їх на хроматографічну колонку, а також система хроматографа 

"Цвет-530". Реактор і ловушка є фактично приставками до хроматографа. 

При цьому реактор кріпиться на окремому кронштейні, жорстко з’єднаному 

зі стінкою каркасу хроматографа. Всю установку скомпоновано із 

мінімальною протяжністю комунікацій. 

Трубчастий реактор 1 із нержавіючої сталі має висоту 250 мм, 

зовнішній та внутрішній діаметри – 10 та 8 мм, відповідно. Шар каталізатора 
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2 обмежено зверху та знизу кварцовою кришкою 3 та 4 відповідно. Нижній 

шар кварцової кришки 4 утримується туго згорнутою сіткою із нержавіючої 

сталі 5. Реактор із шаром каталізатора розташовують у циліндричному 

корпусі 6, який у верхній частині закінчується охолоджуваним проточною 

водою пристроєм 7 для подачі в реактор сировини через силіконову 

мембрану 8, а знизу ущільнюється тефлоновою прокладкою 9. 

Нагрів реактора здійснюють за допомогою пічки 10, робочим 

елементом якої є ніхромова спіраль 11, ізольована азбестовим кожухом. 

Пічка живиться через лабораторний автотрансформатор (ЛАТР) 12 і 

забезпечує в реакторі температуру до 550 °С. Контроль за температурним 

режимом здійснюють за допомогою вольтметра 13, амперметра 14, хромель-

алюмелевої термопари 15 та потенціометра 16 (ПП-63) для вимірювання 

термоЕРС термопари. 

У нижній частині циліндричного корпусу знаходиться патрубок 17 для 

подачі в реактор газу-носія як в режимі проведення реакції, так і в режимі 

аналізу продуктів. 

Нижня частина реактора за допомогою накидної гайки 18 приєднується 

до циліндричного корпусу та ущільнюється, як уже говорилось, тефлоновою 

прокладкою 9. За накидною гайкою 18 розташовано штуцер 19, заглушений 

накидною гайкою 20 з гумовою прокладкою 21. Призначення цього штуцера 

– подавати у хроматограф за допомогою мікрошприца ті чи інші компоненти, 

обминаючи реактор, з метою ідентифікації продуктів реакції. 

Через штуцер 22 реактор за посередництвом накидної гайки 23 

з’єднано з ловушкою 24, в якій виморожують продукти реакції разом з 

неконвертованою сировиною. Для виморожування ловушку занурюють у 

дьюар 25 зі зрідженим азотом. Зібрану у ловушці суміш переводять у 

хроматограф за допомогою нагрітої до температури ~300 °С портативної 

електропічки 26 з прорізом під ловушку. Заміна дьюара з рідким азотом 

пічкою спричиняє тепловий імпульс, внаслідок якого всі компоненти 

ловушки випаровуються і вносяться потоком газу-носія у хроматографічну 
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колонку 47 із нержавіючої сталі з внутрішнім діаметром 0,25 мм і довжиною 

50 м, заповнену нерухомою фазою Твін–60, нанесеною із 10 %-ого розчину в 

хлороформі. Для запобігання конденсації продуктів конверсії на шляху до 

хроматографічної колонки з'єднувальна трубка 27 від ловушки до 

випаровувача рідких продуктів підігрівається за допомогою пічки 28, що 

живиться від окремого ЛАТРу і забезпечує нагрів до ~ 150 °С. 

Робота на установці зводиться до термоактивації каталізатора та 

власне реакції алкілування. 

Для завантаження реактора, останній виймають з корпусу, від'єднавши 

гайку 23 з ловушкою та гайку 18. Каталізатор розташовують в реакторі так, 

щоби спай термопари 15 знаходився на рівні середини шару каталізатора. 

Для цього спочатку в реактор засипають шар кварцової кришки (фр. 0,2 – 0,5 

мм), відтак вносять наважку каталізатора 0,1 г (фр. 0,063 – 0,1 мм) і зверху 

засипають кварцовою кришкою до певної висоти. Реактор вставляють в 

корпус і ущільнюють за допомогою гайки 18 та тефлонової прокладки 9. 

Вихід реактора, що закінчується штуцером 22, залишають непід’єднаним до 

ловушки. 

У режимі активації (лінія І) газ-носій починають подавати через 

реактор паралельно з початком нагріву. По досягненню температури 

активації реактор витримують в ізотермічному режимі потрібний час. Газ-

носій надходить із балона 29 через редуктор 30 і вентиль 35 у блок 

підготовки газів 38, проходячи індикатор параметрів цифровий 39, де 

задається та визначається його швидкість, і далі, після фільтра-осушувача 40, 

через патрубок 17 надходить до реактора, проходить через шар каталізатора і 

через штуцер 22 викидається в атмосферу. Разом з ним в атмосферу 

викидається волога, що виділяється в процесі активації каталізатора. 

Після закінчення термоактивації температуру в реакторі знижують до 

необхідної для проведення реакції, встановлюють розхід газу-носія, 

під'єднують ловушку 24, підводять під останню дьюар 25 зі зрідженим 

азотом і витримують кілька хвилин до відновлення стабільного розходу газу-
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носія. Після цього через мембрану 8 за допомогою хроматографічного 

мікрошприца дозують реакційну суміш, яка підхоплюється потоком газу-

носія і потрапляє на шар нагрітої до температури реакції кварцової кришки, 

де випаровується і в пароподібному стані проходить через шар каталізатора, 

частково перетворюючись у продукти реакції. Останні разом із 

непрореагувавшими компонентами суміші потоком газу-носія виносяться з 

шару каталізатора в охолоджувану зрідженим азотом ловушку, де й 

конденсуються. 

До цього моменту хроматографічну частину установки вже виводять на 

робочий режим, який забезпечує проведення аналізу продуктів реакції. Під 

ловушку, попередньо забравши з-під останньої дьюар із зрідженим азотом, 

підводять електропічку 26 для переводу уловлених компонентів до 

хроматографічної колонки 47 і встановлюють необхідний для аналізу розхід 

газу-носія через реактор. 

У разі наведення каталітичних даних у масових відсотках масову 

частку кожного продукту розраховували за площею відповідного піку на 

хроматограмі. Для розрахунку мольних відсотків здійснювали калібровку 

детектора. 

Калібровка детектора мікроімпульсної установки за основними 

продуктами реакції. Застосування полуменево-іонізаційного детектора не дає 

можливості визначити низку продуктів реакції, зокрема, воду, водень, СО 

тощо, а тому кількість продуктів реакції оцінювали за калібровкою детектора 

установки. У першому наближенні припускали, що коефіцієнти калібровки 

для толуолу й усіх інших компонентів проби однакові, за виключенням 

метанолу і стиролу, враховуючи інший тип цих сполук. Тому детектор 

калібрували лише за толуолом, метанолом і стиролом. 

Для цього було приготовано два розчини у гексані – суміші метанолу і 

толуолу (концентрація – близько 8 % мас. за метанолом і стільки ж за 

толуолом) і стиролу (близько 15 % мас.). Наважки брали на аналітичних 

вагах з точністю ±0,00005 г. В колонку в обхід реактора вводили ряд проб 
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цих розчинів різного об'єму і ставили у відповідність площу піку Si, що 

відповідав i-тому компоненту, за яким проводили калібровку, його вмісту у 

пробі mi. За одержаними залежностями (рис. ІIІ.2 – IІІ.4) отримували 

коефіцієнти калібровки ki, які в подальшому використовували для 

розрахунків за рівнянням: 

.   (ІІІ.1) 

 

 

Рисунок ІIІ.2 – Калібрувальна крива детектора мікроімпульсної 

установки алкілування толуолу метанолом для толуолу 
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Рисунок IІІ.3 – Калібрувальна крива детектора мікроімпульсної 

установки алкілування толуолу метанолом для метанолу 

 

Рисунок IІІ.4 – Калібрувальна крива детектора мікроімпульсної 

установки алкілування толуолу метанолом для стиролу 
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ДОДАТОК IV 

Проточна установка метилування толуолу за атмосферного тиску 

Основним вузлом установки (рис. ІV.1) є реактор 1 із боросилікатного 

скла внутрішнього діаметру 22 мм, який містить сітку 2 зі скловолокна, що 

утримує каталізатор 3 у вигляді шару, зверху та знизу обмеженого кварцовою 

кришкою 4. Довжина циліндричної частини реактора становить 250 мм. 

Реактор розміщено у вертикальній трубчастій кварцовій електропечі 5, 

робочим елементом якої є ніхромова спіраль 6 на кварцовій трубці 7, яку 

після загрузки реактора ізолюють азбестом. Температура пічки 

підтримується на заданому рівні завдяки автоматичному електронному 

регулятору Щ 4501 8, відхилення температури від заданої не перевищують 

±1,5 °С. 

 

Рисунок ІV.1 – Принципова схема проточної установки алкілування 

толуолу метанолом за атмосферного тиску (специфікація на наступній 

сторінці) 
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Специфікація до схеми установки, зображеної на рисунку ІV.1 

І – лінія газу-носія, ІІ – лінія сировини, ІІІ – лінія виводу каталізату; 1 –

реактор; 2 – сітка; 3 – шар каталізатора; 4 – кварцова кришка; 5 – електропіч; 

6 – ніхромова спіраль; 7 – кварцова трубка; 8 – автоматичний електронний 

регулятор температури Щ4501; 9 – термопара; 10 –карман для термопари; 11 

– потенціометр ПП-63; 12 – балон із газом-носієм; 13 – ротаметр; 14 – 

вентиль; 15 – триходовий кран; 16 – скляний шприц; 17 – поршень; 18 – 

реверсивний двигун РД-09; 19 – холодильник-конденсатор; 20 – приймач 

каталізату; 21 – дьюар 

Шар каталізатора висотою 20–25 мм розташовують в ізотермічній зоні 

реактора. Контроль температури здійснюють за допомогою хромель-

копелевої термопари 9, розміщеної у кармані 10 реактора (зовнішній діаметр 

карману – 6 мм), та потенціометра ПП-63 11. Газ-носій подають у реактор на 

стадії активації по лінії І з балону 12 через ротаметр 13, вентиль 14 і 

триходовий кран 15. Через той же триходовий кран по лінії ІІ на стадії 

реакції в реактор подають сировину, використовуючи скляний шприц 16, 

поршень 17 якого з’єднано із механізмом на основі реверсивного двигуна РД-

09 18, що примушує цей поршень рухатись вниз із певною швидкістю, яку 

можна задавати змінними шестернями у складі механізму або варіюванням 

маси каталізатора без зміни шестерні. 

На лінії IІІ виводу каталізату з реактора на шліфовому роз'ємі 

розташовано холодильник-конденсатор 19, який призначено для конденсації 

поступаючих у газоподібному стані рідких продуктів з подальшим 

уловлюванням останніх в приймачі каталізату 20, охолоджуваному у дьюарі 

21 з льодом. Гази, які утворюються під час реакції, або випускають в 

атмосферу, або збирають у газометрі (на схемі не показано). 

Робота на установці зводиться до активації каталізатора і власне 

алкілування. 
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Після завантаження каталізатора через верхній отвір реактора останній 

розташовують у пічці і під'єднують лінії I і ІІ за допомогою шліфового 

роз'єму. При цьому вентиль на лінії I відкривають і з'єднують її триходовим 

краном з системою реактора, а лінію ІІІ залишають непід'єднаною. Відтак 

починають подавати газ-носій з балону, контролюючи розхід ротаметром, і 

поступово піднімати температуру в реакторі до заданої температури 

активації, після досягнення якої підтримують ізотермічний режим. 

Із завершенням термоактивації подачу газу-носія припиняють, 

температуру реактора доводять до заданої температури реакції, реактор 

з'єднують з лінією ІІІ і починають охолоджувати холодильник. Триходовий 

кран переводять на лінію ІІ і починають дозувати суміш толуолу і метанолу. 

На початку виходу продуктів із холодильника під приймач каталізату 

підводять дьюар з льодом і розпочинають відлік тривалості інтервалу відбору 

проби. Після завершення часу відбору проби реакцію або припиняють, або 

приймач каталізату замінюють на новий і продовжують алкілування, 

розпочавши відбір наступної проби. Із завершенням часу реакції подачу 

реакційної суміші і охолодження холодильника припиняють. 
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ДОДАТОК V 

Вакуумна проточна установка алкілування толуолу метанолом 

Основним вузлом вакуумної проточної системи (рис. V.1) є трубчастий 

реактор 1 із нержавіючої сталі висотою 500 мм, зовнішнього та внутрішнього 

діаметрів 10 і 8 мм відповідно, в якому розташовано каталізатор 2 у вигляді 

шару, зверху та знизу обмеженого кварцовою кришкою 3, що утримується 

сіткою 4 із нержавіючої сталі. 

Нагрів реактора здійснюють за допомогою пічки 5, робочим елементом 

якої є ніхромова спіраль 6 на кварцовій трубці 7, ізольована азбестовим 

кожухом 8. Зовнішній діаметр пічки дорівнює 120 мм. Пічка живиться через 

лабораторний трансформатор (ЛАТР) 9 і може забезпечувати температуру в 

реакторі до 600 °С. 

Шар каталізатора висотою 4050 мм розташовують у зоні постійного 

температурного поля пічки. Контроль температури здійснюють за 

допомогою трьох хромель-алюмельових термопар 1012, спаї яких 

перебувають на рівні верхньої та нижньої кромок шару каталізатора, а також 

посередині шару. Кріплення термопар здійснено шляхом їх щільної 

примотки ніхромовою дротиною діаметром 1 мм по усій висоті реактора, що 

помітно збільшує масу останнього та позитивно впливає на рівномірність 

температурного поля за висотою. Кінці усіх трьох термопар зібрано у 

спеціальний розєм у верхній частині реактора, що дає змогу з’єднувати їх 

із триточковим записуючим потенціометром 13 марки КЗП-4 або ж 

від’єднувати від останнього за необхідності виймання реактора з пічки: його 

виймають разом із термопарами після відгвинчування нижньої накидної 

гайки 14 і відєднання штуцерів подачі сировини та газу від відповідних 

ліній. Блок підготовки газу (БПГ-38) 15 призначено для подачі у реактор 

потоку газу по лінії І через ротаметр 16 з метою активації каталізатора перед 

початком його роботи. 
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Рисунок V.1 – Схема проточної вакуумної установки 

І – лінія подачі газу, ІІ – лінія сировини, ІІІ – лінія виводу каталізату, 

IV – вакуумна лінія; 1 – реактор; 2 – каталізатор; 3 – кварцова кришка; 4 – 

сітка; 5 – пічка; 6 – спіраль ніхромова; 7 – трубка кварцова; 8 – теплоізоляція 

азбестова; 9 – ЛАТР; 10–12 – термопари; 13 – триточковий записуючий 

потенціометр; 14, 25 – гайка накидка; 15 – БПГ; 16 – ротаметр; 17 – бюретка; 

18 – насос мікродозуючий; 19 – ловушка; 20 – дьюар; 21,22 – манометр; 23 – 

вольтметр; 24 – амперметр; 26 – вакуумметр; 27–32 – вентиль голчастий; 33 – 

кран триходовий 
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Реакційна суміш подається у реактор по лінії ІІ із бюретки 17 за 

допомогою мікродозуючого насоса 18. На лінії IІІ виводу каталізату з 

реактора на шліфовому роз'ємі розташовано ловушку 19, яка може 

охолоджуватись рідким азотом у дьюарі 20. Ловушку під’єднано до 

вакуумного насосу через лінію ІV. 

Крім поіменованих вузлів та деталей установка включає ще манометри 

21 та 22, вольтметр 23 і амперметр 24, верхню накидну гайку 25 із 

заглушкою, вакуумметр 26, голчасті вентилі 27–32 та триходовий кран 33. 

Робота на установці. Активацію каталізатора ведуть у потоці газу. 

Після завантаження реактора через верхній отвір останній заглушують з 

використанням накидної гайки 25. Реактор розташовують у пічці 5 і 

під'єднують лінії I-IV. Вентилі 27, 28 і 29 на лініях I, ІІІ та IV відкривають, а 

триходовим краном 33 систему реактора з'єднують з атмосферою, ловушку 

19 при цьому не охолоджують, а вентиль 30 тримають закритим. У лінію I 

через блок 15 починають подавати газ, розхід якого контролюють за 

допомогою ротаметра 16. Температуру в зоні каталізатора підвищують до 

заданої температури активації і починають відлік її тривалості. Із 

завершенням термоактивації подачу газу припиняють, вентиль 27 на лінії I 

закривають, реактор з'єднують із вакуумним насосом краном 33. Систему 

вакуумують до залишкового тиску (2-3)·10
-3

 мм рт. ст., охолоджуючи реактор 

до температури проведення реакції. 

Відтак під ловушку 19 підводять дьюар 20 із рідким азотом, вмикають 

мікродозуючий насос 18, створюючи при закритому вентилі 30 та відкритих 

вентилях 31 і 32 у лінії ІІ подачі сировини тиск до 1 МПа. Потім відкривають 

вентиль 30, щоб у лінії ІІ перед ним підтримувався тиск на рівні 0,5 МПа, і 

цей момент фіксують як початок подачі реакційної суміші на 

термоактивований каталізатор у вакуумований простір реактора. 

Під час усього періоду подачі вакуум у реакторі підтримують на рівні 

1 мм рт. ст. Тривалість реакції визначається вичерпанням заданого об'єму 

суміші. Із завершенням подачі суміші вентиль 30 перекривають, мікронасос 
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18 вимикають, а вакуумування системи продовжують ще протягом 0,5 год. 

Потім перекриванням вентиля 28 реактор від'єднують від вакуумної лінії IV, 

припиняють вакуумування та охолодження ловушки 19, у яку відповідним 

поворотом крана 33 впускають повітря. Після від'єднання ловушки від 

системи її щільно закривають пробкою і за кімнатної температури 

термостабілізують каталізат. 
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ДОДАТОК VI 

Установка мікрокаталітичного диспропорціонування толуолу 

Опис установки. Установка (рис. VI.1) базується на газовому 

хроматографі "Цвет-530". Основними вузлами установки є реактор із 

системою забезпечення та контролю температурного режиму, система подачі 

газу-носія водню, система вловлювання продуктів реакції разом з 

неконвертованою сировиною та направлення їх на хроматографічну колонку, 

а також система хроматографа ―Цвет-530‖. Реактор і ловушка є фактично 

приставками до хроматографа. При цьому реактор кріпиться на окремому 

кронштейні, жорстко з’єднаному зі стінкою каркасу хроматографа. Усю 

установку скомпоновано з мінімальною протяжністю комунікацій. 

Трубчастий реактор 1 із нержавіючої сталі має висоту 250 мм, 

зовнішній та внутрішній діаметри – 10 та 8 мм, відповідно. Шар каталізатора 

2 обмежено зверху та знизу кварцовою кришкою 3 та 4 відповідно. Нижній 

шар кварцової кришки 4 утримується туго згорнутою сіткою із нержавіючої 

сталі 5. Реактор із шаром каталізатора розташовують у циліндричному 

корпусі 6, який у верхній частині закінчується охолоджуваним проточною 

водою пристроєм 7 для подачі в реактор толуолу через силіконову мембрану 

8, а знизу ущільнюється тефлоновою прокладкою 9. 

Нагрів реактора здійснюють за допомогою пічки 10, робочим 

елементом якої є ніхромова спіраль 11, ізольована азбестовим кожухом. 

Пічка живиться через лабораторний автотрансформатор (ЛАТР) 12 і 

забезпечує в реакторі температуру до 600 °С. Контроль за температурним 

режимом здійснюють за допомогою вольтметра 13, амперметра 14, хромель-

алюмелевої термопари 15 та потенціометра 16 (ПП-63) для вимірювання 

термоЕРС термопари. 
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Рисунок VI.1 – Підпис на наступній сторінці 
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Рисунок VI.1 – Схема установки диспропорціонування толуолу в 

мікроімпульсному режимі 

І – Лінія подачі газу-носія; ІІ – лінія подачі водню в полум'яно-іонізаційний 

детектор; ІІІ – лінія подачі повітря в полум'яно-іонізаційний детектор; 

1 – реактор; 2 – каталізатор; 3, 4 – кварцова кришка; 5 – сітка із нержавіючої 

сталі; 6 корпус реактора; 7 – накидна гайка з порожниною всередині для 

протоку води; 8, 21 – гумова прокладка; 9 – тефлонова прокладка; 10, 26, 28 – 

електропічка; 11 – ніхромова спіраль; 12 - лабораторний автотрансформатор; 

13 – вольтметр; 14 – амперметр; 15 – термопара хромель-алюмелева; 16 – 

потенціометр ПП-63; 17 – трубчастий патрубок; 18, 20, 23 – накидна гайка; 

19, 22 – штуцер; 24 – ловушка; 25 – дьюар; 27 – з'єднувальна трубка; 29 – 

балон з газом-носієм (водень); 30, 32, 34 – редуктор; 31 – балон з воднем для 

полум'яно-іонізаційного детектора; 33 – балон з повітрям для полум'яно-

іонізаційного детектора; 35, 36, 37 – вентилі; 38 – блок підготовки газів; 39, 

41, 43 – індикатор параметрів цифровий; 40, 42, 44 – осушуючі фільтри; 45 – 

випаровувач хроматографічної колонки; 46 – капіляр ділителя потоку газу-

носія капілярної хроматографічної колонки; 47 – капілярна хроматографічна 

колонка; 48 – термостат хроматографічної колонки; 49 – полум'яно-

іонізаційний детектор; 50 – потенціометр КЗП-4. 

У нижній частині циліндричного корпусу знаходиться патрубок 17 для 

подачі в реактор газу-носія як в режимі проведення реакції, так і в режимі 

аналізу продуктів. 

Нижня частина реактора за допомогою накидної гайки 18 приєднується 

до циліндричного корпусу та ущільнюється, як уже говорилось, тефлоновою 

прокладкою 9. За накидною гайкою 18 розташовано штуцер 19, заглушений 

накидною гайкою 20 з гумовою прокладкою 21. Призначення цього штуцера 

– подавати у хроматограф за допомогою мікрошприца ті чи інші компоненти, 

обминаючи реактор, з метою ідентифікації продуктів реакції. 
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Через штуцер 22 реактор за посередництвом накидної гайки 23 

з’єднано з ловушкою 24, в якій виморожують продукти реакції разом з 

неконвертованим толуолом. Для виморожування ловушку занурюють у 

дьюар 25 зі зрідженим азотом. Зібрану в ловушці суміш переводять у 

хроматограф за допомогою нагрітої до температури ~300 °С портативної 

електропічки 26 з прорізом під ловушку. Заміна дьюара з рідким азотом 

пічкою спричиняє тепловий імпульс, внаслідок якого всі компоненти 

ловушки випаровуються і вносяться потоком газу-носія у хроматографічну 

колонку 47 із нержавіючої сталі з внутрішнім діаметром 0,25 мм і довжиною 

50 м, заповнену нерухомою фазою "Твін-60", нанесеною із 10-процентного 

розчину в хлороформі. Для запобігання конденсації продуктів конверсії на 

шляху до хроматографічної колонки з'єднувальна трубка 27 від ловушки до 

випаровувача рідких продуктів підігрівається за допомогою пічки 28, що 

живиться від окремого ЛАТРу і забезпечує нагрів до ~ 150 °С. 

Робота на установці зводиться до термоактивації каталізатора та власне 

реакції диспропорціонування. 

Для завантаження реактора, останній виймають з корпусу, від'єднавши 

гайку 23 з ловушкою та гайку 18. Каталізатор розташовують в реакторі таким 

чином, щоб спай термопари 15 знаходився на рівні середини шару 

каталізатора. Для цього спочатку в реактор засипають шар кварцової кришки 

(фр. 0,1–0,2 мм), відтак вносять наважку каталізатора 0,1 г (фр. 0,063–0,1 мм) 

і зверху засипають кварцовою кришкою до певної висоти. Реактор 

вставляють в корпус, ущільнюють за допомогою гайки 18 та тефлонової 

прокладки 9. Вихід реактора, що закінчується штуцером 22, залишають 

непід’єднаним до ловушки. 

У режимі активації воднем (лінія І) останній надходить із балона 29 

через редуктор 30 і вентиль 35 у блок підготовки газів 38 у системі 

хроматографічної капілярної колонки 47, проходячи індикатор параметрів 

цифровий 39, де задається та визначається його швидкість подачі, і далі, 

після фільтра-осушувача 40, газ-носій через патрубок 17 надходить до 
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реактора, проходить через шар каталізатора і через штуцер 22 викидається в 

атмосферу. Разом з ним в атмосферу викидається волога, що виділяється в 

процесі активації каталізатора. 

Робота на установці. Газ-носій починають подавати через реактор зі 

швидкістю, необхідною для проведення активації, разом із початком нагріву. 

По досягненню температури активації реактор витримують в ізотермічному 

режимі впродовж 1 год. 

Після закінчення термоактивації температуру в реакторі знижують до 

необхідної для проведення реакції, встановлюють потрібний розхід газу-

носія, під'єднують ловушку, підводять під останню дьюар зі зрідженим 

азотом і витримують кілька хвилин до відновлення стабільного розходу газу-

носія. Після цього через мембрану 8 за допомогою хроматографічного 

мікрошприца дозують толуол, який підхоплюється потоком газу-носія і 

потрапляє на шар нагрітої до температури реакції кварцової кришки, де 

випаровується і в пароподібному стані проходить через шар каталізатора, 

частково перетворюючись на продукти реакції. Останні потоком газу-носія 

виносяться із шару каталізатора в охолоджувану зрідженим азотом ловушку, 

де й конденсуються. До цього моменту хроматографічну частину установки 

вже виводять на робочий режим, який забезпечує проведення аналізу 

продуктів реакції. 

Відтак під ловушку, попередньо забравши з-під останньої дьюар зі 

зрідженим азотом, підводять електропічку для переводу продуктів реакції до 

хроматографічної колонки для аналізу, збільшуючи до необхідного розхід 

газу-носія через реактор. 
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ДОДАТОК VII 

Установка мікрокаталітичного крекінгу 

Опис установки. До складу установки, схему якої наведено на рисунку 

VII.1, входять реакторний блок з системами програмування, регулювання та 

контролю температури, системами подачі водню та вловлювання продуктів 

перетворення, а також газохроматографічний блок "Цвет-104" з полум'яно-

іонізаційним детектором. 

 

Рисунок VII.1 – Схема імпульсної мікрокаталітичної установки для 

крекінгу вуглеводнів 

1 – реактор; 2 – корпус реактора; 3, 7 – накидна гайка; 4, 6 – тефлонова 

прокладка; 5 – торець з різьбою; 8 – ловушка; 9 – патрубок; 10 – блок 

регулювання газових потоків; 11 – вентиль; 12 – манометр зразковий; 13 – 

пічка; 14 – термопара; 15 – переносний потенціометр; 16 – накидна гайка; 17 

– полісиліконова мембрана; 18 – шар кварцової кришки; 19 – шар 

каталізатора; 20 – термометр опору; 21 – система програмування та 

регулювання температури; 22 – трубка з’єднувальна; 23 – пічка; 24 – колонка 

хроматографічна; 25 – термостатна шафа хроматографа; 26 – вентилятор; 27 

– регулятор температури; 28 – детектор; 29 – вимірювач малих струмів; 30 – 

потенціометр записуючий компенсаційний 
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Реакторний блок складається з власне реактора 1 (трубка з нержавіючої 

сталі внутрішнім діаметром 8 мм та висотою 175 мм), який коаксіально 

кріпиться всередині циліндричного корпусу 2 (теж із нержавіючої сталі) за 

допомогою накидної гайки 3 та тефлонової прокладки 4. До нижнього торця 

реактора приварено циліндричну пластину 5 товщиною 10 мм з різьбою. За 

допомогою останньої реактор через тефлонову прокладку 6 накидною 

гайкою 7 з'єднуються з U-подібною ловушкою 8, яка являє собою 

нержавіючу стальну трубки внутрішнім діаметром 5 мм. Верхній торець 

реактора залишається відкритим. Патрубок 9, блок регулювання газових 

потоків 10 та вентиль 11 служать для подачі газу-носія у міжстінний простір 

між реактором та корпусом з подальшим його надходженням у реактор через 

відкритий верхній торець останнього. Тиск на вхідній лінії контролюють 

зразковим манометром 12. Нагрів реактора здійснюють за допомогою пічки 

13, яка представляє собою ніхромову спіраль, намотану на кварцову трубку 

та захищену кожухом. Для контролю температури використовують хромель-

копельову термопару 14, гарячий спай якої розташовують між пічкою та 

корпусом реактора на рівні шару каталізатора, а холодний – термостатують 

при 0 ºС. ТермоЕРС вимірюють переносним потенціометром ПП-63 15. 

Герметизацію верхньої частини корпусу забезпечують використанням 

спеціальної порожнистої накидної гайки 16 з вхідним та вихідним 

патрубками для охолоджуючої води та ущільненням із термостійкої 

полісиліконової резини – мембрана 17. Кварцова кришка 18 величиною зерна 

0,2-0,5 мм разом із шаром досліджуваного каталізатора 19 (фракція 0,063-

0,1 мм) товщиною 1,5-2 мм утримується у реакторі сіткою із нержавіючої 

сталі. Загальна висота шару кварцової кришки складає 60 мм (нижній шар – 

20 мм, верхній – 40 мм) для забезпечення належного прогріву газу-носія до 

надходження його разом з сировинним вуглеводнем на шар каталізатора. В 

проміжку між корпусом та пічкою знаходиться платиновий термометр опору 

20, який разом з системою програмування та регулювання температури 21 
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забезпечує термопрограмовану активацію зразка та стабільність температури 

під час проведення реакції. 

Ловушка через трубку 22, яка прогрівається пічкою 23, з'єднана з 

колонкою 24 хроматографа, розташованою у термостатованій шафі 25 з 

вентилятором 26 та регулятором температури 27. Розділені на колонці 

компоненти надходять у потоці водню на полум'яно-іонізаційний детектор 

28, а генерований в результаті їх згоряння електричний сигнал після 

проходження через вимірювач малих струмів 29 записується потенціометром 

30 у вигляді хроматографічних піків. 

Робота на установці. У реактор на сітку із нержавіючої сталі 

засипають послідовно нижній шар кварцової кришки, шар зразка масою 

100 мг (фр. 0,063–0,1 мм), а відтак – верхній шар кварцової кришки. 

Завантажений реактор вставляють у корпус і затягують гайку 3 при 

від'єднаній ловушці. До верхньої частини корпусу накидною гайкою-

холодильником 16 притискають полісиліконову мембрану-ущільнювач 17, 

яка одночасно слугує для введення у реактор імпульсних доз вуглеводню, що 

піддають крекінгу. Розпочинають подачу охолоджуючої водопровідної води 

в холодильник і газу-носія до реактора. Температуру в реакторі піднімають 

до заданої і активують каталізатор. 

Відтак ловушку з'єднують з реактором, підводять під неї дьюар з 

рідким азотом, і, вичікавши кілька хвилин до відновлення стабільного 

розходу газу-носія, за допомогою мікрошприца імпульсно з певним 

інтервалом в реактор вводять дози вуглеводню. Через певне число імпульсів 

продукти реакції вловлюють при –196 °С впродовж декількох хвилин і відтак 

термічним імпульсом (дьюар з рідким азотом замінювали переносною 

пічкою, розігрітою попередньо до 300–350 ºС) переводять на колонку 

хроматографа для аналізу. 
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ДОДАТОК VIII 

Калібровка детектора хроматографа Agilent 7890A за продуктами 

метилування толуолу 

Детектор калібрували за метанолом, толуолом, стиролом, 

етилбензолом, ксилолами (для кожного ізомеру окремо) і бензолом. Для 

метанолу через дуже велику різницю його вмісту в шарах зроблено окрему 

калібровку в області малих площ із застосуванням чистого метанолу. Для 

калібровки за ароматичними сполуками було приготовано калібрувальну 

суміш, яка за складом наближалась до одержуваного алкілату (концентрація 

толуолу –близько 96 % мас., інших ароматичних складових – по ~0,7 % мас.). 

Наважки брали на аналітичних вагах із точністю ±0,00005 г. У хроматограф 

вводили проби цієї суміші різного об'єму і ставили у відповідність площу 

піку, що відповідав компоненту, за яким проводили калібровку, його вмісту у 

пробі. За одержаними залежностями отримували коефіцієнти калібровки 

(рис. VIII.1–VIII.2), які в подальшому використовували для розрахунків маси 

mі і-того компоненту у шарі. 
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Рисунок VIII.1 – Калібрувальна крива полуменево-іонізаційного 

детектора газового хроматографа Agilent 7890A за метанолом в області 

малих площ (а) і в розширеному діапазоні (б) 
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Рисунок VIII.2 – Калібрувальна крива полуменево-іонізаційного 

детектора газового хроматографа Agilent 7890A за толуолом (а), бензолом, 

етилбензолом і стиролом (б), ксилолами (в) 
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ДОДАТОК IX 

Установка ДПМК 

Реакторний блок установки ДПМК (рис. IX.1) складений власне 

реактором із трубки з нержавіючої сталі 1 внутрішнього діаметру 6 мм та 

висоти 175 мм, який коаксиально кріпиться всередині циліндричного 

корпусу (теж із нержавіючої сталі) за допомогою накидної гайки 4 й 

тефлонової прокладки 5. До нижнього торця реактора приварено 

циліндричну пластину 6 товщиною 10 мм з різьбою, за допомогою якої 

реактор через тефлонову прокладку 7 накидною гайкою 8 з’єднується з U-

подібною ловушкою 9 із нержавіючої стальної трубки внутрішнього діаметру 

2,5 мм. Верхній торець реактора залишається відкритим. Патрубок 10, блок 

регулювання газових потоків 11 і вентиль 12 служать для подачі гелію у 

простір між реактором і корпусом з подальшим надходженням цього газу в 

реактор через відкритий верхній торець останнього. Тиск на вхідній лінії 

контролюють зразковим манометром 13. 

Нагрів реактора здійснюють за допомогою печі 16, яка являє собою 

ніхромову спіраль, намотану на кварцову трубку та захищену кожухом. Для 

точного контролю температури в реакторі використовують хромель-копелеву 

термопару 17 і переносний потенціометр ПП-63 18. Герметизацію верхньої 

частини корпусу 3 забезпечують використанням спеціальної порожнистої 

накидної гайки 19 з вхідним та вихідним патрубками для води, яка 

забезпечує охолодження полісиліконової мембрани 20. 

Кварцова крихта 21 величиною зерна 0,2–0,5 мм разом із шаром 

досліджуваного каталізатора 22 товщиною 3–4 мм утримується в реакторі 

сіткою з нержавіючої сталі. Загальна висота шару кварцової крихти і 

каталізатора складає 40 мм, з яких 5 мм знаходиться під шаром зразка та 

~ 30 мм – над шаром. В проміжку між корпусом 2 та піччю 16 знаходиться 

хромель-алюмелева контрольна термопара 23, яка разом з приладом 

пропорційного нагріву та стабілізації температури 24 забезпечує 

термопрограмовану активацію зразка та стабільність температури під час 

проведення процесу. 
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Специфікація до схеми установки, зображеної на рис. IX.1 

1 – реактор; 2 – реактор допалювання СО; 3 – корпус реактора; 4,8 – 

накидна гайка; 5,7 – тефлонова прокладка; 6 – торець із різьбою; 9 – 

контрольна ловушка; 10 – патрубок; 11 – блок регулювання газових потоків; 

12 – вентиль; 13 – манометр; 14 – конвертор кисню з активованим вугіллям; 

15 – 8–ступінчаста ловушка для очистки гелію; 16 – пічка; 17 – контрольна 

термопара; 18 – переносний потенціометр; 19 – накидна гайка; 20 – 

полісиліконова мембрана; 21 – шар кварцової крихти; 22 – шар каталізатора; 

23 – регулююча термопара ППНСТ; 24 – ППНСТ; 25 – трубка з'єднувальна; 

26 – пічка; 27 – колонка хроматографічна для розділення продуктів горіння 

коксу; 28 – колонка хроматографічна для розділення продуктів реакції; 29 – 

термостатна шафа; 30 – триходовий кран; 31 – вентилятор; 32 – регулятор 

температури; 33 – катарометр; 34 – вимірювач малих струмів; 35 – приставка 

хроматографічна "Мультиспектр 1"; 36 – детектор полуменево-іонізаційний; 

37 – блок живлення катарометра; 38 – блок живлення полуменево-

іонізаційного детектора; 39 – регулятор температури; 40 – ЛАТР 

Ловушка 9 через трубку 25, яка нагрівається піччю 26, з’єднана з 

капілярною колонкою 28 газового хроматографа "Цвет 102" (діаметр 0,2 мм, 

довжина 50 м), наповненою скваланом, на якій відбувається розділення 

продуктів реакції при варіанті роботи установки на дезактивацію зразка в 

мікроімпульсному режимі. Розділені на колонці вуглеводні надходять у 

потоці гелію в полуменево-іонізаційний детектор 36, а генерований в 

результаті їх згорання електричний сигнал після проходження через 

вимірювач малих струмів 34 записується потенціометром 35 

(хроматографічна приставка "Мультиспектр 1") у вигляді хроматографічних 

піків. 

Для дослідження випалювання коксу установку обладнано набивною 

колонкою 27 для розділення СО2 та Н2О (діаметр 3 мм, довжина 2 м, носій – 

Полісорб–1), триходовим краном 30 для перемикання газового потоку з 
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колонки 28, призначеної для розділення продуктів реакції, на колонку 27, 

детектором за теплопровідністю 33, блоком його живлення 37 та регулятором 

температури РТ–17 39 детектора за теплопровідністю. 

Колонки 27 та 28 розташовано в термостатній шафі 29 з вентилятором 

31 і регулятором температури 32. 

Для перетворення СО, що може виникати в результаті неповного 

згорання коксу, в лінію продуктів випалювання на виході з реактора 1 

вмонтовано реактор допалювання 2 з платиновим каталізатором та своєю 

піччю з власним лабораторним автотрансформатором 40. 

Для очистки продажного гелію від вміщуваних у ньому діоксиду 

вуглецю та парів води на лінії подачі гелію передбачено 8-ходову ловушку 

15, яка в ході досліду виморожується рідким азотом, що позитивно впливає 

на точність визначення продуктів горіння коксу. У гелієву лінію перед 8-

ступінчастою ловушкою 15 вмонтовано конвертор кисню 14 з нержавіючої 

сталі із активованим вугіллям марки БАУ (фракція 0,25–0,5 мм), поміщений 

у піч, яка обігрівається лабораторним автотрансформатором (на схемі не 

показаний). Призначення конвертору 14 полягає у перетворенні кисню, який 

міститься у гелії, у СО2. Останній в подальшому виморожується у 8-

ступінчастій ловушці 15 разом з діоксидом вуглецю та водою газу-носія. 

Робота на установці. Зразок (0,1 г у повітряно-сухому стані, розмір 

зерна – 0,063–0,1 мм) завантажують в реактор та піддають термоактивації у 

потоці газу-носія гелію. Реактор нагрівають до потрібної температури і 

витримують за цієї температури протягом 1 год. Нижній кінець реактора при 

цьому залишають відкритим для вільного виходу продуктів десорбції. 

Паралельно з активацією нагрівають та виводять на режим (600 ºС) 

конвертор кисню. 8-ступінчасту ловушку занурюють у дьюар з рідким азотом 

по досягненню температури в реакторі 100 ºС. Із завершенням активації 

систему герметизують, виводять на температурний режим пічку 2 на реакторі 

допалювання СО (350 ºС) та пічку 26 (~180 ºС), встановлюють в термостатах 

колонок та катарометра температуру 140 та 150 ºС відповідно. Після 
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герметизації системи встановлюють потік гелію через колонку 27 та детектор 

33 на рівні 9,5 см
3
/хв та контролюють його за показами реометру (на схемі не 

показано) на виході з катарометру 33. Дана витрата гелію відповідає тискові 

0,40 кгс/см
2
 на зразковому манометрі 13, розташованому на вході в систему. 

Після стабілізації всіх робочих параметрів вмикають блок живлення 

катарометра 37 та виставляють значення робочого струму на 120 мА. 

Пересвідчившись у стабілізації вихідного сигналу хроматографічної 

приставки 35, починають подавати холості імпульси: занурюють ловушку 9 у 

дьюар з рідким азотом на 10 хв, потім замінюють дьюар на портативну пічку, 

в результаті чого вловлені СО2 та Н2О, наявні у гелії, імпульсно подаються на 

колонку 27, розділяются на ній і потрапляють на детектор 33. Після виходу 

сигналу хроматографічної приставки 35 на початковий рівень пічку під 

ловушкою 9 знову замінюють на дьюар з рідким азотом і вводять наступний 

імпульс. Подачу холостих імпульсів продовжують до відносної стабілізації 

фонових значень СО2 та Н2О (зазвичай для цього було достатньо 3-5 

імпульсів). 

Після цього на зразок через полісиліконову мембрану 20 шприцом 

починають імпульсно подавати дози кисню 0,5 см
3
 з аналогічною 

процедурою уловлювання й імпульсного випаровування продуктів горіння 

(СО2 та Н2О) і непрореагованого O2. З метою контролю фонового рівня СО2 

та Н2О в газі-носії через кожні 3-5 робочих імпульсів повторюють холості 

імпульси. Дослід продовжують до досягнення "проскоку" О2 за шар 

каталізатора, що вказує на повне випалення коксу з досліджуваного зразка. 

В результаті отримують серію хроматограм, що містять піки О2, СО2 та 

Н2О. За даними попередньо проведених калібровок для кожного з імпульсів 

визначають маси компонентів та зводять матеріальний баланс. 
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ДОДАТОК X 

Метод термопрограмованої десорбції аміаку 

Метод термопрограмованої десорбції (ТПД) аміаку полягає у 

дослідженні кислотних характеристик каталізаторів шляхом визначення 

кількості десорбованого зі зразка аміаку, хемосорбованого за певної 

температури, під час програмованого нагріву. Блок-схему установки ТПД 

аміаку наведено на рисунку X.1. 

 

Рисунок X.1 – Блок-схема установки ТПД аміаку 

1 – робочий реактор; 2 – порівняльний реактор; 3 – адсорбер-осушувач; 

4 – термостат; БРГП – блок регулювання газових потоків; РТ – регулятор 

температури; ДТТ – детектор теплопровідного типу; ПТ – програматор 

температури; БПК-20 – електричний вимірювальний міст 
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Гелій з балона надходить до блоку регулювання газових потоків, 

керованого осушеним у адсорбері 3 стиснутим повітрям. Призначення БРГП 

– забезпечити постійну витрату газу у робочому 1 та порівняльному 2 

реакторах. Після проходження реакторів потоки газу надходять у робочу та 

порівняльну комірки детектора, розташованого у термостаті 4. Температура в 

реакторах підтримується регулятором температури, а швидкість її підйому 

задають програматором. Сигнал із детектора надходить на електричний 

вимірювальний міст і, після підсилення, на самописець. 

Аміак надходить з балона у спеціальний кран з дозуючими петлями 

різного об’єму – дозатор аміаку, з якого відповідними порціями під 

атмосферним тиском подається у потік газу-носія. Після проходження 

міжстінного простору суміш потрапляє до реактора. Реактор порівняння 

працює аналогічно, але без подачі аміаку. 

Кожен із реакторів установки ТПД аміаку (рис. X.2) складається із 

мікрореактора 1 внутрішнім діаметром 3 мм, закріпленого коаксіально у 

кожусі 2 з використанням тефлонової прокладки 3 та накидної гайки 4. 

Потрібну температуру в реакторі підтримують за допомогою 

електронагрівача 5 з ніхромовою спіраллю, в теплоізоляцію 6 якого 

вмонтовано глуху трубку регулюючого платинового термометра опору 7. 

Газ-носій через трубку 8 надходить до міжстінного простору, у якому 

розташовано також глуху трубку контрольної термопари 9. Всі металічні 

частини реактора виконано з нержавіючої сталі. 
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Рисунок X.2 – Реактор установки ТПД аміаку 

1 – мікрореактор; 2 – кожух; 3 – прокладка; 4 – накидна гайка; 5 – 

електронагрівач; 6 – теплоізоляція; 7 – регулювальний платиновий термометр 

опору; 8 – трубка подачі газу-носія; 9 – контрольна термопара; 10, 12 – 

кварцова кришка; 11 – досліджуваний зразок 

Робота на установці. У нижню частину робочого реактора засипають 

шар 10 кварцової кришки 0,5–0,2 мм. Далі вносять наважку (100 мг) 

досліджуваного зразка 11. Реактор доповнюють кварцовою кришкою 12. 

Зразок розташовують з таким розрахунком, щоб середина його шару 

знаходилась на рівні спаю термопари 9. Реактор монтують у кожух 2 і 

з’єднують з детектором. 

Для дегідратації зразка за допомогою БРГП в обидвох реакторах 

встановлюють потоки гелію – 10 см
3
/хв. Відтак вмикають програматор 

температури, який забезпечує підйом температури з певною швидкістю (як 

правило, 10 град/хв), піднімають температуру до 550 °С і витримують 
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реактори при цій температурі до виходу самописця на нульову лінію. Відтак 

реактори охолоджують до 200 °С, добиваючись на самописці нульової лінії. 

Далі здійснюють подачу на зразок певної кількості доз аміаку до 

проскоку. Після виходу самописця на нульову лінію програмовано зі 

швидкістю 10 град/хв піднімають температуру до 650 °С з безперервною 

реєстрацією сигналу детектора, який відображає кількість десорбованого 

аміаку. При досягненні заданої температури програматор автоматично 

вимикається, після чого чекають виходу самописця на нульову 

(горизонтальну) лінію в ізотермічному режимі, про що слід пам'ятати під час 

розгляду ТПД-кривих. 



214 

ДОДАТОК А 

Список публікацій здобувача за темою дисертації та відомості про 

апробацію результатів дисертації 

 

1. Voloshyna Yu.G. Effect of the Method of Modification of Zeolite X on 

Selectivity of Catalytic Methylation of Toluene / Yu.G. Voloshyna, 

O.P. Pertko, L.K. Patrylak // Theor. Exp. Chem. 2019. V. 54, N 6. P. 395–400. 

2. Patrylak L. Peculiarities of Activity Renovation of Zeolite Catalysts Coked in 

Hexane Cracking / L. Patrylak, O. Pertko // Chem. Chem. Technol. 2018. 

V. 12, № 4. P. 538–542. 

3. Пертко О.П. Дезактивація каталізаторів на основі цеоліту Х з активною і 

модифікованою гексафторсилікатом амонію поверхнею у метилуванні 

толуолу / О.П. Пертко, Ю.Г. Волошина, С.В. Коновалов, Л.К. Патриляк // 

Катализ и нефтехимия. 2017. №26. С. 30–35. 

4. Voloshyna Yu.G. Benzene as a by-product of toluene with methanol 

transformation on the basic zeolite catalysts and its presumable origin / 

Yu.G. Voloshyna, O.P. Pertko, S.V. Konovalov, L.К. Patrylak // Adsorption 

Science and Technology. 2017. V. 35, N 7–8. P. 700–705. 

5. Волошина Ю.Г. Алкілування толуолу метанолом до стиролу на 

модифікованому лужними металами цеоліті Х / Ю.Г. Волошина, 

В.В. Іваненко, Л.К. Патриляк, О.П. Пертко, К.І. Патриляк, А.В. Яковенко 

// Хімія, фізика та технологія поверхні. 2014. Т. 5, № 2. С. 197–203. 

6. Волошина Ю.Г. Дезактивація цеоліту HY із селективно знекислотненою 

зовнішньою поверхнею в реакції крекінгу пентену-1 / Ю.Г. Волошина, 

О.П. Пертко, М.М. Демиденко, К.І. Патриляк, І.А. Манза, Л.К. Патриляк 

// Катализ и нефтехимия. 2012. № 20. С. 91–93. 

7. Пертко О.П. Модифікування зовнішньої поверхні цеолітів як фактор 

впливу на дезактивацію оснóвного каталізатора і селективність у 

перетвореннях вуглеводнів / О.П. Пертко, Ю.Г. Волошина // Біоактивні 



215 

сполуки, нові речовини і матеріали. Зб. матеріалів доп. учасн. ХХXV наук. 

конф., Київ, квітень 23–24, 2020 р. Київ: Інтерсервіс, 2020. C. 228–233. 

8. Пертко О.П. Вплив кількості й природи тампонуючого агента на 

ефективність каталізаторів у пара-диспропорціонуванні толуолу / 

О.П. Пертко, Ю.Г. Волошина // Перспективні шляхи розвитку наукових 

знань: матеріали IІІ Міжнародної науково-практичної конференції, Київ, 

березень 9–10, 2020 р. Київ: МЦНіД, 2020. С. 32–33. 

9. Pertko O.P. The influence of external surface modification on the zeolite 

catalysts coking / O.P. Pertko, Yu.G. Voloshyna, L.К. Patrylak // Proceedings 

of Ukrainian Conference with International Participation "Chemistry, Physics 

and Technology of Surface", Kyiv, Ukraine, May 15–17, 2019. Kyiv, 2019. 

P. 142. 

10. Pertko O.P. Peculiarities of coke burning-out and reaction pathway to coke 

formation on the zeolite catalyst of side-chain toluene methylation / 

O.P. Pertko, Yu.G. Voloshyna, A.L. Kontsevoy, L.К. Patrylak // Матеріали ІІІ 

Всеукраїнської наукової конференції "Теоретичні та експериментальні 

аспекти сучасної хімії та матеріалів" ТАСХ-2019, м. Дніпро, квітень 10, 

2019 р. Дніпро: ―Середняк Т.К.‖, 2019. С. 102–103. 

11. Pertko O.P. Toluene with methanol alkylation on the basic FAU zeolite: the 

effect of (NH4)2SiF6 modification on product distribution and coking / 

O.P. Pertko, Yu.G. Voloshyna // Тези доповідей ХХXIV наукової 

конференції з біоорганічної хімії та нафтохімії, Київ, травень 16, 2019 р. 

Катализ и нефтехимия. 2019. № 28.С. 76. 

12. Пертко О.П. Коксоутворення на каталізаторах з дезактивованою 

зовнішньою поверхнею / О.П. Пертко, Ю.Г. Волошина, Л.К. Патриляк // 

Поступ в нафтогазопереробній та нафтохімічній промисловості: 

Матеріали IX Міжнародної науково-технічної конференції, Львів, травень 

14–18, 2018 р. Львів: Видавництво Львівської політехніки, 2018. С. 83–86. 

13. Voloshyna Yu.G. Benzene in the products of toluene with methanol 

transformation on basic zeolite catalysts / Yu.G. Voloshyna, O.P. Pertko, 



216 

M.M. Krylova, L.K. Patrylak // Proceedings of ХV Ukrainian-Polish 

Symposium "Theoretical and Experimental Studies of Interfacial Phenomena 

and Their Technological Application", Lviv, Ukraine, September 12–15, 2016. 

P. 183. 

14. Волошина Ю.Г. Метилування толуолу на модифікованих агентами різної 

природи оснóвних цеолітах / Ю.Г. Волошина, М.М. Крилова, 

В.В. Іваненко, О.П. Пертко, Л.К. Патриляк, К.І. Патриляк // Поступ в 

нафтогазопереробній та нафтохімічній промисловості: Матеріали VІІ 

Міжнародної науково-технічної конференції, Львів, травень 19–24, 2014 р. 

Львів: Національний університет "Львівська політехніка", 2014. C. 161–164. 

15. Voloshyna Yu.G. The effect of ammonium hexafluorosilicate modification of 

the zeolite X on the side-chain toluene methylation / Yu.G. Voloshyna, 

O.P. Pertko, M.M. Krylova, S.O. Zubenko, L.K. Patrylak, K.I. Patrylak // 

Abstracts of ХIV Polish-Ukrainian Symposium "Theoretical and Experimental 

Studies of Interfacial Phenomena and Their Technological Application", 

Zakopane, Poland, September 9–13, 2014. P. 141. 

16. Пертко О.П. Спосіб одержання цеолітного каталізатора алкілування 

толуолу метанолом в бічний ланцюг / О.П. Пертко, Ю.Г. Волошина, 

Л.К. Патриляк // Патент на корисну модель 140722 Україна : МПК B 01 J 

23/04, B 01 J 29/08, B 01 J 37/02, B 01 J 37/30, C 07 B 37/00, C 07 C 2/86, C 

07 C 15/46, C 07 C 15/073. № u 2019 08471 : заяв. 17.07.2019 ; опубл. 

10.03.2020, Бюл. № 5. 


