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Проведено математическое моделирование промышленного мембранного реактора дегидрирова-
ния пропана при термодинамическом сопряжении с процессом горения (окисления) водорода.
За счет эффективного отвода водорода через мембрану, а также тепловыделения в результате
экзотермической реакции горения водорода температура реакционного потока на входе может
быть снижена до 500 ◦C. Проведение процесса в мембранном реакторе промышленного уровня
позволяет достичь конверсии пропана 75 % при селективности по пропилену 97 %, что превы-
шает показатели, получаемые за один проход в действующих промышленных аппаратах при
более высоких температурах.
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ВВЕДЕНИЕ

Пропилен относится к числу базовых мо-
номеров, представляющих собой основное сы-
рье для производства нефтехимической продук-
ции. По данным Научно-исследовательского
института технико-экономических исследова-
ний химической промышленности в ближай-
шие десятилетия ожидается существенное уве-
личение спроса на полипропилен [1]. Объемы
производства данного полимера в последние го-
ды значительно возросли [2–4]. При этом в на-
стоящее время существует дефицит мономер-
ного углеводородного сырья [5].

Из существующих способов получения
пропилена наиболее распространены процес-
сы прямого и окислительного дегидрирования
пропана, а также термический пиролиз углево-
дородного сырья. В силу эндотермичности про-
цесса прямого дегидрирования, для его реали-
зации необходим подвод большого количества
тепла в реакционную зону. Повышение темпе-
ратуры процесса приводит к нежелательным
побочным реакциям, в том числе к интенсивно-
му коксообразованию на поверхности катализа-
тора, что существенно снижает селективность
процесса. Недостатком окислительного дегид-
рирования является низкая селективность по
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целевому продукту из-за образования кисло-
родсодержащих побочных продуктов.

Альтернативный подход основан на про-
ведении данного процесса в каталитическом
мембранном реакторе. В этом случае образу-
ющийся в результате реакции дегидрирова-
ния водород удаляется из реакционного объе-
ма через водородпроницаемую мембрану, сме-
щая тем самым равновесие реакции дегидриро-
вания в сторону образования целевых продук-
тов. По сравнению с традиционными реакто-
рами сдвиг равновесия в мембранном реакторе
позволяет повысить конверсию алкана при бо-
лее низких температурах, при которых вклад
процесса коксообразования незначителен. Вы-
ход по целевому продукту при этом возрастает,
в том числе за счет увеличения селективности.

Экономическая оценка реализации дегид-
рирования пропана в мембранном реакторе
промышленного масштаба показала, что за-
траты на включение мембран в технологиче-
скую схему не превысят 20 % от общих затрат
на проведение дегидрирования традиционным
способом. При этом увеличение конверсии про-
пана может составить 60÷ 70 % [6]. Однако
для успешного применения мембран в химиче-
ской технологии необходимо оценить преиму-
щества проведения процесса в мембранном ре-
акторе промышленного уровня в каждом кон-
кретном случае. Ранее нами было выполне-
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но математическое моделирование лаборатор-
ного мембранного реактора трубчатой геомет-
рии для дегидрирования алканов [7–9]. Данная
работа посвящена математическому моделиро-
ванию промышленного мембранного реактора с
учетом оптимальных параметров, при которых
был получен максимальный выход пропилена в
реакторе лабораторного уровня.

1. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ
КАТАЛИТИЧЕСКОГО МЕМБРАННОГО

РЕАКТОРА

Каталитический мембранный реактор
промышленного уровня состоит из трубчатых
элементов, помещенных в единый реакционный
объем. Каждый элемент представляет собой
керамическую подложку с нанесенной плотной
металлической мембраной. Трубчатые части
заполнены катализатором дегидрирования. В
реактор подается газовая смесь, содержащая
пропан. Образующийся в результате реакции
водород отводится через мембрану в межтруб-
ное пространство, заполненное катализатором
горения и предназначенное для удаления
водорода. Горение отводимого водорода позво-
ляет увеличить скорость диффузии водорода
через мембрану в межтрубное пространство.
Математическое моделирование проводили
для одного трубчатого элемента мембранно-
го реактора. Математическая модель имеет
следующий вид.
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l = 0: T s = T s
in.

Здесь используются следующие обозначения:
Am — площадь мембраны, м2; C

t,s,c
i — кон-

центрация i-го компонента, кмоль/м3; cp —

удельная теплоемкость, кДж/(г ·К); Dt,c
ei —

эффективный коэффициент радиальной диф-
фузии i-го компонента в трубке, в керамиче-
ской подложке, м2/с; −ΔHj — тепловой эф-
фект j-й реакции, кДж/кмоль; l — длина ре-
актора, м; Pw — периметр стенки, м; pt,s,ci —
парциальные давления, атм; p — давление,
атм; QH2 — скорость проницаемости H2 че-
рез мембрану, кмоль/с; r1,2,3 — радиальная
координата в слое катализатора, в керами-
ческой подложке, м; Sуд1, Sуд2 — удельная
поверхность, м−1; Sсеч — площадь сечения;
T t,s,c,w — температура, К; u

t,s
l — аксиаль-

ная скорость во внутренней и внешней ча-
стях трубки, м/с; wj — скорость реакции,
кмоль/(кгкат · с); ws = ηsRox,H2 — скорость
реакции окисления водорода, кмоль/(кгкат · с);
α1 — коэффициент теплообмена между мем-
браной и зернистым слоем во внешней части
реактора, кДж/(м2 · с ·К); δ — толщина плот-
ной мембраны, м; εt,s,c — порозность слоя ка-
тализатора во внутренней и внешней частях
трубки, керамической подложки; γij — стехио-
метрический коэффициент i-го компонента в
j-й реакции; λtef — эффективная радиальная

теплопроводность, Дж/(м · с ·К); λc — тепло-
проводность материала керамической подлож-

ки, Дж/(м · с ·К); ρ
t,s
g — плотность газа, кг/м3;

ρ
t,s
cat — плотность катализатора во внутренней
и внешней частях трубки, кг/м3. Индексы: t —
внутренняя часть мембранного реактора, s —
внешняя часть мембранного реактора, c — ке-
рамическая подложка, w — стенка реактора,
in — на входе, ef — эффективное значение.

Математическая модель учитывает изме-
нение объема реакционной смеси в результа-
те отвода водорода через мембрану, а также
в результате химической реакции, протекаю-
щей с увеличением числа молей. Основные па-
раметры математической модели приведены в
[7]. Математическая модель верифицирована
посредством сравнения расчетных характери-
стик процесса с экспериментальными данными
на примере дегидрирования этана [9].

Для расчета перепада давления на еди-
нице длины реактора использовали уравнение

Эргуна [10]:

dp
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,

l = 0: p = pin.

Изменение давления рассчитывали в каждой
точке по длине реактора.

Вязкость и теплопроводность вещества
определяли по следующим формулам (при дав-
лении 1÷ 20 атм) [11]: μ(T ) = μ0(T/T0)

m,
λ(T ) = λ0(T/T0)

n, где λ0, μ0 — теплопровод-
ность и динамическая вязкость вещества при
нормальных условиях (T0 = 273 K, p0 = 1 атм),
n и m — показатели степени, определяемые
экспериментально [12–15].

Вязкость и теплопроводность газовой сме-
си имеют вид [12]:
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где Mi — молекулярная масса газа, г/моль.
Теплофизические характеристики, а так-

же коэффициенты тепло- и массопереноса бы-
ли рассчитаны с учетом изменения темпера-
туры и состава реакционной смеси в каж-
дой точке реактора. В качестве материала
плотного слоя, нанесенного на пористую под-
ложку, рассматривали сплав Pd—Ag. Кон-
станта проницаемости для данной металли-
ческой мембраны была определена экспери-
ментально и составила Q0 = 7.174 · 10−5 ×
exp(−6.380/RT ) см3/(см · с · атм1/2) [16].
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Та бли ц а 1

Параметры для расчета процесса дегидрирования
пропана в промышленном мембранном реакторе

Параметр Значение

Длина реактора l, м 3

Концентрация на входе, %

Ct
C3H8,in

10

Ct
N2,in

90

Cs
O2,in

5

Cs
N2,in

95

Диаметр катализатора dt,scat, м 0.5 · 10−2

Насыпная плотность
катализатора ρt,scat, г/м

3
1 · 106

Толщина мембраны δ, м 1 · 10−5

Толщина подложки δc, м 0.5 · 10−2

Давление ptin, атм 1.5

Давление psin, атм 1.0

Порозность слоя катализатора εt,s

при n = (dt − δ)/dt,scat � 5 [10]
0.5

Порозность керамической подложки, εc 0.28

При описании процесса дегидрирования
пропана учитывали следующие реакции:

{1} C3H8 ↔ C3H6 + H2,
{2} C3H8 ↔ C2H4 + СH4,
{3} C2H4 + H2 ↔ C2H6.
Кинетические параметры для этих реак-

ций на катализаторе Pt—Sn—K/Al2O3 приве-
дены в [17]. В межтрубном пространстве рас-
сматривали процесс горения водорода, который
описывается уравнением 2H2 + O2 → 2H2O.
Для расчетов использовали кинетическую мо-
дель, приведенную в работе [18].Методы и под-
ходы, применявшиеся при дискретизации си-
стемы уравнений, а также детали численной
реализации приведены в [7].

По результатам математического модели-
рования процесса дегидрирования пропана в
мембранном реакторе лабораторного масштаба
были определены параметры, при которых до-
стигаются максимальные значения конверсии
пропана и селективности по пропилену: время
контакта в трубчатой части не менее 19.5 с;
диапазон температур наружной стенки реакто-
ра 500÷ 550 ◦C; объемная концентрация пропа-
на на входе в реактор 10 % [7, 8].

Поскольку в промышленном реакторе

трубчатые элементы находятся в едином объ-
еме, нагревать стенки трубчатых элементов
нецелесообразно, так как тепло, выделяющееся
в результате горения водорода в межтрубном
пространстве, позволит частично компенсиро-
вать энергозатраты на реализацию эндотерми-
ческого процесса дегидрирования. Поэтому бы-
ли определены оптимальные температуры по-
токов газовых смесей на входе в реактор. Зна-
чения входных параметров модели приведены
в табл. 1. В качестве инертного газа был ис-
пользован азот.

2. ОЦЕНКА СТЕПЕНИ ИСПОЛЬЗОВАНИЯ
ЗЕРНА КАТАЛИЗАТОРА

В промышленном мембранном реакторе,
так же как и в трубчатых реакторах, необходи-
мо использовать крупные зерна катализатора,
для того чтобы избежать роста гидравлическо-
го сопротивления слоя. При этом может ока-
заться, что будет работать не весь объем ча-
стицы катализатора, а только его приповерх-
ностная часть. Причем в разных частях реак-
тора степень использования может различать-
ся в зависимости от условий внутри реактора.
Поэтому предварительно был выполнен расчет
степени использования зерна катализатора за-
данного размера.Моделирование процесса про-
водилось по изотермической модели с использо-
ванием пакета программ GRAIN [19]:

∂Xk

∂t
=

D

r2
∂

∂r

(
r2

∂Xk

∂r

)
+

NR∑
j=1

νkj
ρ

wj(X,T ),

r = 0: r2D
∂Xk

∂r
= 0,

r = Rg: Xk(r, t) = const = Xin,

где Xk — концентрация, νkj — стехиометри-
ческий коэффициент, Rg — радиус зерна ката-
лизатора.

Была рассчитана степень использования
зерна катализатора как по исходному реаген-
ту — пропану, так и по реакциям {1}–{3}.
Оценку степени использования по пропану про-
водили по всем реакциям, протекающим с уча-
стием пропана {1}, {2}:

ηi =

(
3

zc∫
0

Riz
2
cdzc

)/
z3cR

s
i , Ri = −w1 − w2.
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Табл иц а 2

Степени использования зерна катализатора
по пропану и по каждой из реакций

Реакция
Степень использования, %

l = 0 l/2 l

{1} + {2} 93.98 89.28 89

{1} 94 88.7 88.4

{2} 99.8 99.8 99.8

{3} — 100 100

Степень использования рассчитывали на раз-
личных участках длины реактора. В качестве
концентраций на поверхности катализатора на
начальном участке задавали входные концен-
трации веществ, на середине длины реактора и
в последней по длине точке задавали текущие
концентрации, рассчитанные для мембранно-
го реактора при значениях параметров, приве-
денных в табл. 1 (расход газовой смеси: Gt =
4 л/мин, Gs = 5 л/мин; температура на входе:
T
t,s
in = 100 ◦C, Tw

in = 500 ◦C; диаметр внутрен-
ней части реактора с учетом толщины подлож-
ки: dt = 4 см).

Значения степени использования зерна ка-
тализатора по пропану приведены в табл. 2. В
ней приведены также результаты оценки степе-
ни использования по каждой из реакций: ηj =

1

zcw
s
j

zc∫
0

wjdzc. Анализируя полученные значе-

ния, можно сделать вывод, что на гранулах
катализатора заданного размера не наблюда-
ется существенного внутридиффузионного тор-
можения, что обусловлено невысокой скоро-
стью реакции дегидрирования пропана. Таким
образом, в дальнейших расчетах процесса де-
гидрирования пропана в мембранном реакторе
принимаем степень использования 90 % по ре-
акции {1} и 100 % по реакциям {2}, {3}.

3. РЕЗУЛЬТАТЫ И ОБСУЖДЕНИЕ

С целью определения оптимальных харак-
теристик реактора и условий процесса было
исследовано влияние следующих параметров
на показатели процесса: внутреннего диамет-
ра трубчатого элемента реактора dt (с пропор-
циональным увеличением внешнего диаметра);
температуры на входе T

t,s
in ; давления pt во

внутренней части реактора; времени контакта

τ tк при фиксированной длине реактора. Также
на основании численных расчетов был прове-
ден анализ возможности использования возду-
ха в межтрубном пространстве, т. е. при вход-
ной концентрации кислорода 21 %.

3.1. Влияние диаметра трубчатого элемента
реактора и температуры на входе

В расчетах расход газовой смеси, подава-
емой во внутреннюю часть мембранного реак-
тора, задавали таким образом, чтобы с увели-
чением диаметра реактора сохранялась линей-
ная скорость реакционного потока. Для труб-
ки минимального диаметра (dt = 4 см) при
τ tк = 30.7 с расход во внутренней части реак-
тора составил Gt = 4 л/мин, во внешней —
Gs = 5.3 л/мин. Минимальный диаметр труб-
ки выбирали таким образом, чтобы он превы-
шал средний диаметр гранул катализатора не
менее чем в пять раз.

В результате численных расчетов было по-
казано, что при T t

in = T s
in = 450 ◦C достигает-

ся наименьшая конверсия пропана X = 52 %
(табл. 3). При увеличении входных темпера-
тур газовых потоков до 500 ◦C конверсия уве-
личивается, однако в этом случае максималь-
ные температуры во внутренней части реакто-
ра превышают 550 ◦C, что нежелательно ввиду
коксообразования. Снижение температуры по-
тока во внешней части реактора до 470 ◦C поз-
воляет избежать перегрева реакционной сме-
си во внутренней части реактора и получить
конверсию пропана X = 75 % (табл. 3). Для
дальнейших расчетов выбраны следующие зна-
чения входных температур: T t

in = 500 ◦C, T s
in =

470 ◦C.
На рис. 1,а представлены значения конвер-

сии пропана X на выходе из реактора в зави-

Табл иц а 3

Влияние входной температуры газовых потоков
на показатели процесса дегидрирования пропана

T t
in,

◦C T s
in,

◦C X, % S, % Y , % T t
max,◦C

T s
max,◦C

450 450 52 98 51 489 497

500 500 84 96 81 567 578

500 450 68 97 66 527 536

500 470 75 97 73 546 557

Прим е ч а н и е. Y — выход пропилена.



Е. В. Шелепова, А. А. Ведягин, А. С. Носков 15

Рис. 1. Зависимость конверсии пропана (а) и
концентрации водорода (б, значения на выходе
из реактора) от диаметра трубчатого элемен-
та

симости от диаметра трубчатого мембранно-
го элемента dt. С увеличением диаметра с 4
до 13 см конверсия пропана снижается с 75 до
41 %.

Эффективность процесса в мембранном
реакторе зависит от таких параметров, как
удельная поверхность мембраны и температу-
ра реакционной смеси в реакторе. Удельная по-
верхность мембраны — поверхность, через ко-
торую реализуется отвод водорода из реакци-
онной зоны, определяется как отношение пло-
щади поверхности мембраны к объему внут-
ренней трубки (с учетом толщины подложки):
Sm = Am/V .

На рис. 1,б показана зависимость концен-
трации водорода на выходе из трубчатого эле-
мента от диаметра dt. Концентрация водоро-
да растет с увеличением диаметра, что свиде-

Рис. 2. Температура по длине реактора в за-
висимости от диаметра внутренней трубки ре-
актора:
а— внутренняя часть, б— межтрубное простран-
ство; 1 — dt = 4 см, 2 — 5.5 см, 3 — 7 см, 4 —
8.5 см, 5 — 10 см, 6 — 11.5 см, 7 — 13 см

тельствует о снижении эффективности отвода
водорода через мембрану.

Действительно, из рис. 2,а видно, что при
небольших значениях dt температура внутри
реактора, несмотря на снижение на начальном
участке длины реактора, обусловленное эндо-
термичностью процесса дегидрирования, уве-
личивается и превышает температуру на вхо-
де. Связано это с хорошим прогревом реакци-
онной смеси в трубках небольшого диаметра
за счет тепла, выделяемого в результате ре-
акции окисления водорода в межтрубном про-
странстве.

Профили температуры во внешней части
реактора (в межтрубном пространстве) пред-
ставлены на рис. 2,б. Температура в реакторе
минимального диаметра только за счет тепло-
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Рис. 3. Зависимость конверсии пропана от
удельной поверхности мембраны

выделения в реакции окисления водорода уве-
личивается на 87 ◦C по сравнению с входной
температурой. При увеличении диаметра dt,
что соответствует меньшим значениям удель-
ной поверхности мембраны, снижается эффек-
тивность отвода водорода из реакционной зо-
ны (см. рис. 1,б) и, как следствие, снижает-
ся конверсия пропана в мембранном реакторе
(рис. 3).

В этом случае эффективность теплообме-
на также уменьшается. Таким образом, водо-
род удаляется через мембрану наиболее эффек-
тивно при диаметре трубки dt = 4 см. При
этом выход пропилена, полученный в мембран-
ном реакторе при T t

in = 500 ◦C, составил Y =
73 %.

3.2. Влияние давления во внутренней части
реактора

В расчетах мы использовали давление во
внутренней части реактора 1.5 атм.Как прави-
ло, в промышленности давления более высокие,
поэтому необходимо проанализировать данный
параметр с точки зрения показателей исследу-
емого процесса.

Так как реакция дегидрирования идет с
увеличением числа молей, то по принципу
Ле Шателье рост давления приводит к сниже-
нию степени превращения пропана. С другой
стороны, в мембранном реакторе повышение
давления во внутренней части должно способ-
ствовать увеличению скорости диффузии через
мембрану, однако процесс сильно лимитирован

константой проницаемости мембраны по водо-
роду. В результате этого наблюдается обрат-
ная картина: увеличение давления приводит к
снижению конверсии пропана, т. е. при повы-
шенном давлении эффект смещения равнове-
сия реакции дегидрирования минимален. В ре-
зультате проведенных численных расчетов бы-
ло показано, что при увеличении давления с 1.5
до 10 атм конверсия пропана снижается с 75 до
64 %.

3.3. Использование воздуха
во внешнем пространстве реактора

Было показано, что увеличение концен-
трации кислорода во внешней части реактора
до 21 % не приводит к существенным изменени-
ям показателей процесса дегидрирования про-
пана. Так, при объемном содержании кислоро-
да 5 % в газовой смеси, подаваемой во внеш-
нюю часть реактора, были получены следую-
щие значения: конверсия пропана X = 75 %,
селективность S = 97 % и выход пропилена
Y = 73 %. При использовании воздуха значения
показателей процесса не отличаются от пред-
ставленных. Это указывает на то, что концен-
трации кислорода 5 % достаточно для окисле-
ния всего водорода, отведенного через мембра-
ну в межтрубное пространство. В то же вре-
мя, использование воздуха предпочтительнее с
позиций технологического оформления данного
процесса в промышленности.

3.4. Влияние времени контакта

Другим важным параметром процесса яв-
ляется время контакта реакционной смеси во
внутренней части реактора. Как известно, в
случае трубчатого реактора при увеличении
времени контакта наблюдается незначитель-
ное увеличение конверсии, сопровождающееся
существенным падением селективности по про-
пилену, из-за чего проблема подбора оптималь-
ного времени контакта стоит достаточно ост-
ро.

Проведенные численные расчеты показа-
ли, что в случае мембранного реактора с мини-
мальным диаметром увеличение времени кон-
такта в четыре раза, с 15 до 60 с, позволяет по-
высить конверсию пропана практически в два
раза, с 46 до 88 %, а наблюдаемое падение се-
лективности не превышает 3 % (с 98 до 95 %)
при T t

in = 500 ◦C. Выход пропилена при τ tк =
60 с составил 83 %.
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Та бли ц а 4

Показатели процесса дегидрирования пропана
в мембранном реакторе

и показатели промышленных процессов

Тип реактора X, % S, % Y , % T , ◦C

Адиабатический
с неподвижным слоем
катализатора (Catofin)

48 87 42 590

65 82 53 650

Адиабатический
с движущимся слоем
катализатора (Oleflex)

25 91 23 550

40 89 35 620

Мембранный 75 97 73 T t
in = 500

T s
in = 470

Таким образом, максимальный выход про-
дукта при условии максимальной энергоэффек-
тивности процесса может быть получен при
следующих значениях технологических пара-
метров: внутренний диаметр мембранного ре-
актора 4 см; температура входа во внутренней
части реактора 500 ◦C; температура входа во
внешней части реактора 470 ◦C; время контак-
та при длине реактора 3 м не менее 30 с.

Значения конверсии пропана и селектив-
ности по пропилену, полученные в мембран-
ном реакторе с окислением отводимого водо-
рода в межтрубном пространстве, приведены
в табл. 4. В таблице также представлены по-
казатели для процессов дегидрирования пропа-
на, реализованных в промышленном масштабе
[20]. Из таблицы видно, что в мембранном ре-
акторе с окислением отводимого водорода воз-
можно получить конверсию пропана 75 % уже
при входных температурах T t

in = 500 ◦C и
T s
in = 470 ◦C, что положительно выделяет этот

процесс среди существующих промышленных
процессов получения пропилена. Также в мем-
бранном реакторе достигается селективность
по пропилену 97 %, что превышает аналогич-
ные значения в существующих промышлен-
ных процессах дегидрирования пропана. Выход
пропилена при этом составляет 73 %.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Проведено исследование процесса дегидри-
рования пропана в реакторе промышленного
масштаба, термодинамически сопряженного с
окислением отводимого водорода. Расчеты вы-
полнены с использованием математической мо-
дели, дополнительно учитывающей давление
в реакторе и степень использования зерна ка-

тализатора. Показано, что реализация процес-
са дегидрирования в мембранном реакторе с
окислением отводимого водорода более пред-
почтительна по сравнению с трубчатым реак-
тором как в плане температуры проводимого
процесса, так и выхода целевого продукта —
пропилена. При входной температуре реакци-
онного потока во внутренней части реактора
500 ◦C, температуре в межтрубном простран-
стве 470 ◦C, при диаметре трубчатого элемен-
та 4 см и времени контакта 30 с конверсия про-
пана составила 75 % при селективности по про-
пилену 97 %. Увеличение давления во внутрен-
ней части реактора приводит к снижению кон-
версии пропана.
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