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Ведущим процессом производства товарных бен-

зинов на нефтеперерабатывающих заводах является 

каталитический риформинг. В ходе этого процесса 

низкооктановая фракция сырой нефти превраща-

ется в высокооктановый компонент товарных бен-

зинов. По аппаратурному оформлению разделяют 

процессы каталитического риформинга в реакторах 

с движущимся и стационарным слоем катализатора. 

Промышленные катализаторы, используемые в сов-

ременных установках каталитического риформинга 

бензинов, состоят из носителя — γ-Al2O3, активных 

металлических центров — Pt, Re, Ge, Ir, Sn и про-

мотированы хлором для интенсификации реакций 

изомеризации. В ходе каталитического риформинга 

осуществляются следующие реакции: дегидрирова-

ние циклопентанов и циклогексанов, изомеризация 

парафиновых, нафтеновых и ароматических угле-

водородов, дегидроциклизация парафинов, гидро-

крекинг парафинов, гидрогенолиз циклопентанов, 

образование кокса в реакциях полимеризации и по-

ликонденсации.

Первые три из этих реакций целевые, так как уве-

личивается октановое число бензиновой фракции. 

Гидрокрекинг и гидрогенолиз — нежелательные 
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реакции, так как их результатом является уменьше-

ние выхода жидких продуктов. Для парафинов, на-

пример, повышение октанового числа происходит в 

результате увеличения степени разветвления угле-

водородного скелета, а также в результате реакций 

дегидроциклизации и ароматизации. Образование 

и отложение кокса в свою очередь служат причиной 

дезактивации катализатора и нежелательны.

Каталитический риформинг бензинов — слож-

ный многокомпонентный промышленный процесс, 

и существует необходимость создания универсаль-

ной математической модели, позволяющей конт-

ролировать его в реакторах разного типа, анализи-

ровать процесс для сырья и катализаторов разных 

составов.

Моделирование каталитического риформинга 

бензинов зависит от числа реагентов и типа исполь-

зуемой кинетической модели.

Чтобы избежать трудностей, связанных с при-

сутствием в реакционной смеси большого числа 

реагентов и промежуточных соединений, компо-

ненты смеси объединяют в группы так называемых 

псевдокомпонентов. Число выбранных псевдоком-

понентов в реакционной смеси является определя-

ющим фактором в создании модели процесса.

Объективно: чем выше число псевдокомпонен-

тов, тем выше точность модели, но одновремен-

но усложняется математическое описание. Для 

построение модели каталитического риформинга 

обычно используется кинетика Аррениуса и Лэнг-

мюра–Хиншельвуда. Реакции считают псевдогомо-

генными.

R.B. Smith [1] предложил в 1959 г. первую кинети-

ческую модель каталитического риформинга; в этой 

модели смесь реагентов была разделена на 10 групп. 
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Автор предположил, что исходная фракция состо-

ит из трех основных групп: парафинов, нафтенов 

и ароматических соединений, а кроме того, он вы-

делил водород, этан, пропан и бутан. Годом позже 

H.G. Krane с сотр. [2] предложили другую модель, 

в которой исходное сырье состоит из 20 псевдоком-

понентов и углеводородов с числом атомов угле-

рода от шести до 10, модель содержит 53 реакции. 

Для этих двух моделей используется кинетика Ар-

рениуса. Другие модели предложили Ю.М. Жоров, 

J. Heningsen, W.S. Kmak, G.B. Marin [3—6]. Kmak 

использовал кинетическую модель Лэнгмюра для 

процесса каталитического риформинга в 1972 г. [5]. 

Marin и его коллеги разработали свою модель в 1983 г., 

она содержала 23 псевдокомпонента и углеводороды 

с атомами углерода от пяти до 10 атомов [6]. В 1997 г. 

модель, созданная G.F. Froment [7], была доработана 

Umesh Taskar и включала 35 псевдокомпонентов и 

36 реакций [8]. Н.М. Островский и др. [9] предло-

жили математическую модель процесса каталити-

ческого риформинга бензинов для катализатора 

КР-104А, где в качестве сырья используется фрак-

ция 62—150 °С. Ю.В. Шариков и др. [10] разработали 

модель каталитического риформинга бензинов для 

расчета процесса в реакторах с радиальным и осе-

вым вводом сырья, включающую 12 псевдокомпо-

нентов. Наконец, компаниями «Hyprotech» и «KBC» 

была создана компьютерная моделирующая систе-

ма «Hysys-Refinery», с помощью которой можно мо-

делировать работу промышленной установки ката-

литического риформинга бензинов.

Известные математические модели каталитичес-

кого риформинга бензинов имеют ряд недостатков. 

В случае агрегирования компонентов по гомологи-

ческим рядам (см. [1—2, 11]) не удается провести учет 

реакций внутри самой группы компонентов, а при 

более детальном рассмотрении и попытке учесть 

весь комплекс реакций для каждого углеводорода 

появляются сложности, связанные с математичес-

ким описанием процесса. Особенностью модели 

[9] является детализация схемы превращений для 

конкретного сырья легкой бензиновой фракции. 

Однако модель не позволяет использовать в расче-

тах широкую бензиновую фракцию, где количество 

компонентов значительно увеличивается, а систе-

матизация реакций, предложенная авторами [9], де-

лает схему превращения громоздкой и недостаточно 

точной. Таким образом, существует потребность в 

создании математической модели, которая смогла 

бы сгладить эти противоречия. 

В основу построения математической модели мо-

ниторинга нефтепереработки, положена стратегия 

системного анализа — в общем случае совокупности 

методов и средств изучения сложных химико-тех-

нологических систем [12]. В соответствии с разрабо-

танной методологией М.Г. Слинько, стратегия сис-

темного анализа применительно к моделированию 

промышленных каталитических систем сопряжена 

с представлением этих систем в виде совокупности 

явлений и процессов разного масштабного уровня: 

термодинамики и кинетики химических превраще-

ний, процессов в зерне и в слое катализатора, в ре-

акторе и в технологической системе. Помимо всего, 

разрабатываемая модель должна адекватно отражать 

физико-химические и технологические особенности 

в работе промышленной установки.

На первом — молекулярном — уровне решают 

термодинамические и кинетические задачи; на 

втором — в зерне катализатора — учитывают вли-

яние диффузии на процесс; на третьем — модели-

руют промышленный аппарат (реактор, колонну и 

др.); на четвертом — рассчитывают оптимальную 

технологическую схему всей промышленной ус-

тановки. Учет взаимосвязи этих уровней позволя-

ет изучать сложный каталитический процесс по 

блокам (модулям), каждый модуль описывают, как 

правило, системой нелинейных дифференциаль-

ных уравнений в обыкновенных или частных про-

изводных. 

Первый этап разработки математической модели 

сложного процесса нефтепереработки и нефтехи-

мии — анализ априорной информации о процессах 

в каталитическом реакторе с определением термо-

динамических параметров — энергии Гиббса, теп-

лосодержания (энтальпии), энтропии и степени 

превращения вещества для каждой из возможных 

реакций. 

Следующий этап — формирование кинетической 

модели многокомпонентной реакции на катализа-

торе. Стремление к максимально полному учету в 

кинетической модели реального поверхностного 

механизма влечет усложнение ее формы и увеличе-

ние числа кинетических параметров. Используется 

обоснованная формализация механизма реакций 

с учетом реакционной способности компонентов и 

специфики применяемых катализаторов, но, глав-

ное, без потери чувствительности к изменению 

компонентного состава исходного углеводородного 

сырья. Для уменьшения размерности системы урав-

нений, описывающих превращение в многоком-
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понентной смеси, задействуют метод группового 

агрегирования (объединения определенных групп 

углеводородов в один псевдокомпонент) с представ-

лением каждой группы в виде компонента непре-

рывного состава [13]. Такой подход позволяет учи-

тывать непостоянство состава сырья, характерное 

для рассматриваемых процессов.

В основу агрегирования компонентов для процес-

са получения прямогонных бензинов и продуктов их 

каталитической переработки положен принцип объ-

единения углеводородов в группы на основе близос-

ти их реакционной способности, выражаемой вели-

чиной детонационной стойкости [14]. В отличие от 

агрегирования по гомологическим группам, учиты-

вается основная характеристика целевого продукта — 

товарных бензинов — октановое число. Например, 

октановые числа 2-метилпентана и 2,4-диметилбу-

тана разнятся на 30 пунктов, хотя эти углеводороды 

принадлежат к одной гомологической группе — изо-

алканов С6. Также разнятся по детонационной стой-

кости изопарафиновые углеводороды С6—С7. 

Принятая на такой основе схема реакций между 

псевдокомпонентами была использована при пос-

троении математической модели риформинга уг-

леводородов на Pt-содержащих катализаторах [15], 

что позволило предвидеть последствия изменения 

состава сырья.

Исследования на основе экспериментальных 

данных, полученных на установке Л-35-11/1000, 

позволили принять формализованную схему меха-

низма каталитического риформинга бензинов в ре-

акторах с непрерывной регенерацией катализатора 

(рис. 1).

Было показано, что скорости реакций гидроде-

алкилирования алкилбензолов увеличиваются с 

ужесточением температурного режима риформинга; 

уменьшение давления для процесса риформинга с 

непрерывной регенерацией катализатора понижает 

скорости реакций деалкилирования. Таким обра-

зом целесообразно включить реакции деалкилиро-

вания алкилбензолов в схему превращения углево-

дородов для процесса каталитического риформинга 

с непрерывной регенерацией катализатора для кон-

троля выхода высокомолекулярных ароматических 

углеводородов.

Согласно кинетическому закону действующих 

масс, скорость элементарной реакции W при задан-

ной температуре пропорциональна концентрациям 

реагирующих веществ Сi в степенях υi, показываю-

щих число вступающих во взаимодействие частиц:

  (1)

где k — константа скорости; Ci — концентрации ис-

ходных веществ; i — стехиометрические коэффици-

енты в брутто-уравнении химической реакции.

Данное уравнение справедливо для элементар-

ных реакций. Сложные реакции могут иметь дроб-

ный порядок.

Рис. 1. Формализованная схема механизма 
превращения углеводородов на Pt — контактах: 

Б – бензол, Т – толуол, ЦГС – циклогексан, 
МГс – метилгексан, МЦГс, H6 – метилциклогексаны, 
ДМП – диметилпентаны, ДМЦП – диметилциклопентаны, 
ДМБ – диметилбутан, ТМБ – триметилбутан, 
Ар – ароматические С8+, H5 – метилциклопентан, 
н-П – нормальные парафины, изо-П – изопарафины, 
НППУ – непредельные промежуточные продукты 
уплотнения, Г – газ
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Максимальная глубина ароматизации сырья и 

длительность межрегенерационного цикла в ре-

зультате дезактивации катализатора коксом всегда 

меньше оптимальных (равновесных) в риформинге 

со стационарным слоем катализатора.

В процессе с движущимся слоем катализатора 

и непрерывной его регенерацией можно увеличить 

глубину ароматизации, снизить давление, увели-

чить объемную скорость подачи сырья и выход 

риформата. При этом необходимо поддерживать 

равновесную активность катализатора (условие тер-

модинамического равновесия образования целевых 

и побочных продуктов уплотнения) за счет его цир-

куляции (скорости движения катализатора по дли-

не реактора). Активность катализатора изменяется 

не только по радиусу и во времени, но и по высоте 

слоя.

В принятой формализованной схеме превраще-

ний углеводородов кокс — один из компонентов 

реакций; мы можем найти количество кокса на ка-

тализаторе из уравнения кинетики коксообразова-

ния. Активность катализатора зависит от содержа-

ния кокса и кратности циркуляции катализатора:

  (2)

где А0 — линейная составляющая, определяющая 

число активных центров, α — коэффициент отрав-

ления — нелинейная составляющая, определяющая 

разные степени дезактивации угловых и реберных 

атомов при отложении на них кокса:

— для металлических центров α ∈ [3; 5,9],

— для кислотных центров α ∈ [0,3; 0,52].

Скорость движения катализатора много меньше 

скорости движения основного потока (φ << u), поэ-

тому связанными с ним процессами тепло- массо-

переноса можно пренебречь.

Кратность циркуляции катализатора определя-

ется уравнением:

  (3)

Таким образом с учетом дезактивации катали-

затора коксом и согласно формализованной схеме 

превращений, изменение концентрации i-го углево-

дорода, в реакторе идеального вытеснения с движу-

щимся слоем катализатора:

  (4)

где z — объем переработанного сырья, м3; G — рас-

ход сырья, м3/ч; u — линейная скорость потока, м/ч; 

l — длина слоя катализатора в реакторе, м; φ — ско-

рость движения катализатора, м/ч; Wj — суммарная 

скорость протекания реакций, моль/(м3·ч). Отме-

тим: Ci = 0 при z = 0; Ci = Ci,0 при l = 0 (на входе в 

реактор); Ci = Ci,0 при r = 0.

Время пребывания реагентов в реакционной зо-

не, зависящее от часового расхода сырья G и объема 

катализатора V, в условиях нестабильной нагрузки 

промышленной установки по сырью заменено на 

«приведенное время», определяемое суммарным объе-

мом переработанного сырья за время t: z = Gt. Кон-

центрация компонентов изменяется в зависимости 

от u — скорости движения газо-сырьевой смеси по 

радиусу слоя катализатора (сырье подается ради-

ально). На содержание компонентов в смеси влия-

ет φ — скорость движения катализатора по высоте 

реактора поскольку содержание кокса в разных сло-

ях катализатора зависит от скорости его движения 

и активность катализатора по-разному изменяется 

по высоте слоя вследствие процессов коксообразо-

вания. Скорость реакций Wj для i-го углеводорода, 

согласно схеме превращений (см. рис. 1), будет зави-

сеть от координаты движения катализатора l и ак-

тивности катализатора а. 

Метод математического моделирования позво-

ляет на основе разработанной модели каталитичес-

кого риформинга решением обратной кинетичес-

кой задачи по конечным результатам процесса — по 

концентрациям индивидуальных углеводородов в 

исходном сырье и катализате определить кинети-

ческие параметры процесса превращения углеводо-

родов на поверхности катализатора.

Прямая кинетическая задача сводится к нахож-

дению концентраций веществ на основе кинети-

ческих данных и механизма протекающих реакций. 

Обратная кинетическая задача — к определению 

кинетических параметров уравнений реакций по 

известному механизму. 

Для определения соответствия истинной конс-

танты скорости расчетной составляется функцио-

нал невязки:

  (5)

где l — число опытов по определнию 
→
Сэ — экспери-

ментального значения концентрации вещества в 

продукте; 
→
Ср — рассчитанное по модели значение 

концентраций веществ; Ω — стабилизирующая поп-

равка.

Таким образом, решение обратной кинетичес-
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кой задачи заключается в определении значений 
→
k, 

из условия минимума функционала невязки.

Для реальных условий каталитического рифор-

минга решение обратной кинетической задачи ми-

нимизацией функционала невязки практически 

невыполнимо: в сырье рассматриваемого процесса 

содержится до 250 индивидуальных углеводородов, 

что влечет создание системы с таким же количес-

твом кинетических уравнений, решение которой 

итерационными методами затруднительно.

Если минимум функционала невязки определя-

ется перебором значений констант скоростей реак-

ций, то можно использовать прием декомпозиции: 

на каждой итерации поиска изменять лишь одно зна-

чение скорости реакций, обеспечивающее минимум 

функционала невязки, все остальные константы при 

этом закреплены; затем вновь определить значение 

следующей константы скорости, которое соответ-

ствует минимуму функционала невязки и продол-

жать данную процедуру до полного перебора всех 

констант скоростей реакций.

В качестве ограничений для решения обратной 

кинетической задачи вводят ориентировочные век-

торы изменения констант скоростей химических 

реакций, задаваемые на основе теоретических ис-

следований [14]. Данный подход позволяет во мно-

жестве возможных вариантов итерационного подхо-

да выделить единственный, который будет отражать 

реальный процесс.

В качестве примера решения обратной кине-

тической задачи в табл. 1 представлены константы 

скоростей реакций процесса каталитического ри-

форминга бензинов с непрерывной регенерацией 

катализатора.

Видим, что для Pt-Sn-катализатора максималь-

на скорость изомеризации пятичленных нафтенов 

в шестичленные с последующим дегидрирова-

нием циклоалканов до ароматических углеводо-

родов. Также с высокой скоростью идут реакции 

изомеризации нормальных парафинов. С ростом 

молекулярной массы углеводородов энергия свя-

зи уменьшается, константы скорости возрастают 

пропорционально номеру углеводорода в гомоло-

гическом ряду. Константы гидрокрекинга более 

легких углеводородов близки константам пара-

финов нормального и изо-строения. Для тяжелых 

углеводородов наблюдается существенное расхож-

дение, причем константа гидрокрекинга нормаль-

ных парафинов растет быстрее. Скорости дегидро-

циклизации парафинов до пяти- и шестичленных 

нафтенов примерно одинаковы.

Обратная кинетическая задача решается поис-

ком минимума функционала невязки приемом де-

композиции с поэтапным итерационным подбором 

Таблица 1
Константы скоростей реакций процесса каталитического риформинга при 520 °С и 0,7 МПа 
для промышленного катализатора R-134, с–1

Химическая реакция
Количество атомов углерода в молекуле

С4 С5 С6 С7 С8 С9 С10 С11 С12

Гидрокрекинг н-П 0,041 0,050 0,060 0,089 0,122 0,155 0,214 0,338 0,468

Изомеризация н-П в и-П 0,065 0,107 0,128 0,218 0,263 0,261 0,272 0,261 0,258

Изомеризация и-П в н-П 0,005 0,009 0,016 0,018 0,021 0,024 0,024 0,025 0,024

Дегидроциклизация н-П в Н-6 0 0 0,001 0,003 0,005 0,006 0,006 0,012 0,006

Гидрокрекинг изо-П 0,012 0,036 0,046 0,059 0,073 0,099 0,115 0,138 0,144

Дегидроциклизация изо-П в Н-6 0 0 0 0,001 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004

Гидрирование Н-5 в изо-П 0 0 0,176 0,261 0,449 0,444 0,470 0,496 0,514

Изомеризация Н-5 в Н-6 0 0 0,275 0,707 1,314 1,569 1,961 2,222 2,222

Дегидрирование Н-6 в Ар 0 0 0,157 0,182 0,181 0,174 0,174 0,174 0,174

Гидрирование аренов в Н-6 0 0 0,085 0,124 0,147 0,152 0,152 0,152 0,152

Дегидроциклизация н-П в Н-5 0 0 0,006 0,009 0,010 0,010 0,009 0,009 0,009

Дегидроциклизация изо-П в Н-5 0 0 0,002 0,002 0,003 0,004 0,005 0,007 0,008

Изомеризация Н-6 в Н-5 0 0 0,056 0,074 0,075 0,081 0,084 0,090 0,090
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констант скоростей при изменении одной из них и 

фиксации остальных. Полученные константы под-

ставляются в кинетические уравнения и решается 

прямая задача. Если отклонение рассчитанного со-

става катализата от экспериментального превыша-

ет 3 мас.%, то итерационный подбор продолжается. 

Поиск решения продолжают до совпадения с задан-

ной точностью рассчитанного (по модели) компо-

нентного состава риформата с экспериментальным 

значениями. Таким образом, из множества возмож-

ных комбинаций констант скоростей определяют 

соответствующие выбранному механизму и техно-

логическим условиям.

Пример расчета процесса каталитического ри-

форминга бензинов с непрерывной регенерацией 

катализатора на установке Л-35-11/1000 приведен в 

табл. 2.

Сопоставляя табличные значения, видим, что 

компонентный состав риформата, рассчитанный по 

модели, совпадает с экспериментальными данными 

с заданной точностью (в нашем случае погрешность 

расчета не должна превышать погрешности хрома-

тографического анализа).

Для установки каталитического риформинга 

бензинов с непрерывной регенерацией катализатора 

Л-35-11/1000 были проведены прогнозные расчеты1 

влияния температуры и давления на выход и окта-

новое число катализата для разного сырья (рис. 2). 

С повышением температуры и понижением дав-

ления растет октановое число риформата, но вместе 

с тем снижается выход продукта. Последнее мож-

но объяснить увеличением скорости побочных ре-

акций при ужесточении условий процесса. Опти-

мальные условия процесса необходимо выбирать, 

соизмеряя выигрыш в октановом числе и снижение 

выхода продукта при увеличении температуры и 

уменьшении давления.

Использование сырья с более высоким содер-

жанием нафтенов и парафинов позволяет получить 

риформат с значительно большей детонационной 

стойкостью и высоким выходом. В данном случае 

предпочтительнее использование сырья с отноше-

нием парафины/(нафтены + ароматика), равным 

0,96, нежели 1,23. Но даже при большом содержании 

неразветвленных алканов в исходном сырье ката-

Таблица 2 
Результаты расчета каталитического риформинга бензинов при непрерывной регенерации 
катализатора с использованием математической модели

Количество 
атомов углерода 

в молекуле

н-Парафины и-Парафины Нафтены-5 Нафтены-6 Ароматика

расч. эксп. расч. эксп. расч. эксп. расч. эксп. расч. эксп.

1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

3 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

4 0,72 0,79 0,52 0,41 0 0 0 0 0 0

5 1,11 1,16 1,49 1,93 0,17 0,15 0 0 0 0

6 1,77 1,91 4,88 4,55 0,20 0,18 0,04 0,02 5,18 5,12

7 1,23 1,38 4,21 4,81 0,11 0,07 0,03 0,01 17,09 16,96

8 0,31 0,38 1,55 1,62 0,06 0,07 0,03 0,01 22,53 22,83

9 0,06 0,08 3,27 2,53 0 0 0,60 0,62 21,53 20,88

10 0 0 0 0 0 0 0 0 5,28 5,22

Групповой состав

Σ 5,20 5,70 15,92 15,85 0,54 0,47 0,70 0,66 71,61 71,01

Октановое число катализата по и.м. 102,5

Выход продукта 88,76

1 Выполненные с использованием разработанной мате-

матической модели процесса. Условия, принятые для 

расчетов на модели, на практике не воспроизводятся, 

т.е. получим только прогноз (прим. авт.).
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литическим риформингом с непрерывной регене-

рацией катализатора можно получать риформат с 

высоким и октановым числом и выходом на сырье 

по сравнению с другими технологиями каталити-

ческого риформинга.

Заключение

Разработана кинетическая модель для промыш-

ленного процесса каталитического риформинга бен-

зинов в реакторах с движущимся слоем катализато-

ра. Агрегирование компонентов проведено с учетом 

их реакционной способности и детонационной стой-

кости. Кинетические параметры определены теоре-

тически, решением обратной кинетической задачи. 

Отклонение расчетного состава катализата от экспе-

риментального не превышает 3 мас.%, т.е. погрешнос-

ти хроматографического анализа. Данный критерий 

правильности решения обратной кинетической за-

дачи был выбран потому, что исходные данные о со-

ставе сырья получены при обработке хроматограмм. 

Из множества возможных комбинаций констант 

скоростей были определены их величины, соответст-

вующие выбранному механизму и технологическим 

условиям. Проведены прогнозные расчеты влияния 

технологических условий процесса (давления и тем-

пературы) на октановое число и выход риформата. 

Полученные результаты соответствуют теоретичес-

ким предпосылкам. Вследствие агрегирования ком-

понентов согласно их реакционной способности и 

детонационной стойкости при формализации схемы 

превращений реагентов кинетическая модель инва-

риантна составу сырья, что делает возможным про-

гнозные расчеты.
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Введение
Процессы окисления кислородом [1—3] и перок-

сидом водорода [1, 4—6] активно применяются в ря-

де стран для очистки сточных вод от устойчивых к 

биологической очистке экотоксикантов. Использо-

вание катализаторов позволяет снизить температуру 
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проведения указанных процессов, давление кисло-

рода и увеличить их скорости. Предложен ряд ката-

лизаторов на основе как оксидных, так и углерод-

ных носителей и переходных металлов (Ru, Pt, Pd, 

Fe, Cu, Mn) в качестве активных компонентов [1—4, 

6]. Тем не менее, до сих пор проблемны стабильность 

таких катализаторов, особенно неплатиновой груп-

пы, и высокая стоимость катализаторов на основе 

благородных металлов. Наиболее перспективный 

подход к решению этих проблем — разработка для 

указанных процессов углеродных катализаторов, не 

содержащих металлы [3, 7—10]. Поэтому значителен 

интерес к детальному изучению основных причин 

и факторов, определяющих каталитическую актив-

ность углеродных материалов в жидкофазном окис-

лении.

Как правило, активность углеродных материа-

лов в окислительно-восстановительных превраще-


