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Для промышленно значимого процесса каталитического риформинга бензина одной из главных за-
дач является повышение октанового числа бензина и выполнение ограничений на содержание аро-
матических углеводородов и бензола. Для решения этой задачи предлагается анализ работы реак-
торного блока, на основе детализированной кинетической модели процесса. В группированную
кинетическую модель каталитического риформинга бензина вводится учет изменения объема ре-
акционной смеси в ходе химических превращений. Для процесса каталитического риформинга
бензина сформулирован алгоритм и определены термодинамические параметры для группиро-
ванных индивидуальных углеводородов. Для разработанной математической модели поставлена
обратная кинетическая задача восстановления кинетических параметров стадий. Определены
функционалы невязки, учитывающие экспериментальные данные концентраций компонентов и
изменение температур в ходе всего процесса. Рассчитаны концентрации групповых компонентов
реакции каталитического риформинга бензина и полный температурный профиль процесса. При-
ведены результаты решения двухкритериальной задачи оптимизации по минимальному содержа-
нию ароматических углеводородов при максимальном октановом числе риформата на основе раз-
работанной кинетической модели.
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ВВЕДЕНИЕ

Каталитический риформинг бензина – один
из главных процессов для нефтеперерабатываю-
щих заводов в России. Его используют для повы-
шения октанового числа бензина путем полного
превращения нафтеновых и частичного превра-
щения парафиновых углеводородов в ароматиче-
ские соединения, обладающие высокими значени-
ями октанового числа, а также производства индиви-
дуальных ароматических углеводородов – сырья для
нефтехимии. Октановое число относиться к экс-
плуатационным характеристикам бензина и пред-
ставляет собой главный критерий при формирова-
нии цены товарного бензина. Поэтому важной за-
дачей является повышение октанового числа
бензина с минимальными затратами. Разница ок-
танового числа бензина в 2–3 пункта разделяет

товарные бензины разных марок, продающиеся
по различной цене.

Но с точки зрения экологических требований,
предъявляемых к товарным бензинам, содержа-
ние ароматических углеводородов и бензола в от-
дельности лимитировано и не должно превышать
35 и 1 об. %. Поэтому возникает ограничение на
внедрение риформата (продукта риформинга) в
состав товарного бензина. Обычно излишки обра-
зовавшегося бензола либо выделяют, либо подвер-
гают обратным химическим превращениям, что
увеличивает стоимость компонента товарного
бензина. Также используют предфракционирова-
ние сырья (удаление бензолобразующих компо-
нентов), что снижает его ресурс. Как следствие,
падает и производительность установки [1, 2], что
неблагоприятно сказывается на себестоимости
продукта.

Каталитический риформинг реализуют при
высоких температурах (около 500°С), давлении отСокращения: ГКМ – группированная кинетическая модель.
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1.5 до 3.5 МПа и избытке водорода в соотношении
моль H2 : моль сырья около 8 : 1 . Процесс проводят
в присутствии бифункциональных катализаторов,
обуславливающих протекание огромного количе-
ства реакций, требующих наличия как кислотных,
так и металлических активных центров [3–5]. Хи-
мические превращения осуществляются в каска-
де трех адиабатических реакторов вытеснения пе-
ременного объема с промежуточным подогревом
реакционной смеси. Объем реакторов распреде-
ляется в соотношении 1 : 2 : 4.

Потенциальная область для поиска решения
вышеобозначенной проблемы – сам процесс ката-
литического риформинга, а именно реакторный
блок [6]. И наиболее перспективным является оп-
тимизация работы реакторного блока, для прове-
дения которой требуется детализированная кине-
тическая модель процесса, описывающая основ-
ные закономерности химических превращений.

При разработке кинетической модели возни-
кает сложность в связи с большим числом компо-
нентов реакционной смеси (оно может достигать
300) [7], и множеством стадий химических пре-
вращений, в которые они могут вступать. Эти
проблемы решают путем объединения индивиду-
альных углеводородов в группы по различным
критериям, самые главные из которых – принад-
лежность к классу углеводородов и количество
атомов углерода в структуре молекул.

В работах [8, 9] для оценки перепада температур
в результате химической реакции были использо-
ваны термодинамические параметры. Преобразо-
вание принципов группировки и схемы реакции
влечет изменение значений термодинамических
параметров. Аналогичная ситуация наблюдалась и
в моделях [10, 11]. В работах [12, 13] применяли
термодинамически содержательную модель ки-
нетики процесса, где скорости реакции зависят
от изменения энергии Гиббса, а профиль темпе-
ратур определяется из термодинамических пара-
метров химических реакций, принятых в модели.
Однако в вышеуказанных работах нет подробного
описания принципа выбора или методики расче-
та термодинамических параметров.

Ранее в [14] коллективом автором при комби-
нировании наиболее удачных положений о ста-
диях химических превращений и на основе груп-
пировки индивидуальных углеводородов была
предложена новая схема процесса каталитиче-
ского риформинга. На ее основе разработана
предварительная группированная кинетическая
модель (ГКМ) каталитического риформинга бен-
зина, в которой учитывалось снижение темпера-
туры реакционной смеси за счет химических пре-
вращений и связанных с ней констант химиче-
ских реакций. Сравнительный анализ расчетных
и экспериментальных данных профилей концен-
траций веществ и скоростей отдельных стадий, а
также динамики перепадов температуры показал
зависимость погрешности от состава исходного
сырья. Одной из причин таких расхождений яв-

ляется изменение объема реакционной смеси в
ходе химических превращений.

В результате реакций дегидрирования нафте-
нов происходит отщепление 3 молекул водорода
из структуры нафтена с образованием ароматиче-
ского углеводорода, т.е. из одной молекулы нафте-
на образуются 4 молекулы (1 молекула ароматиче-
ского углеводорода и 3 – водорода). Это влияет на
мольные доли не только компонентов реакции,
но и всех остальных компонентов смеси за счет
увеличения общего числа молей. При этом среди
реакций, протекающих при риформинге, присут-
ствуют и те, в которых сохраняется общее число
молекул. Тогда при изменении в соотношениях
скоростей реакции в результате варьирования
управляющих параметров или состава сырья воз-
можны погрешности в результатах расчета ввиду
отсутствия учета изменения мольных долей.

Таким образом, с целью обеспечения учета
изменения числа молекул за счет химических
превращений необходима модернизация мате-
матического описания процесса каталитическо-
го риформинга на основе кинетической модели,
разработанной в работе [14].

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
В качестве экспериментальной информации

использовали показатели работы другого про-
мышленного объекта, отличного от того, что был
применен при разработке первой реализации мо-
дели [14]. Причина замены реального объекта ис-
следования связана с полнотой данных для даль-
нейшего развития модели процесса и устаревшим
технологическим режимом работы предыдущего.
Была выбрана установка каталитического рифор-
минга Л 35-11-300 с более современным технологи-
ческим режимом, которая имеет конструктивные
отличия реакторов, обеспечивающие возмож-
ность снижения перепада давления на слое ката-
лизатора благодаря использованию радиальной
схемы движения реакционной смеси через слой
катализатора. Технологический режим такой
установки широко распространен в России.

Реакторный блок представляет собой каскад
трех последовательных, радиальных реакторов
вытеснения.

Технологический режим реакторного блока
представлен в табл. 1. В отличие от предыдущей
установки, давление системы здесь понижено и
составляет 23 против 35 кг с см–2 [14].

В табл. 2 приведен материальный баланс про-
цесса, проверка которого показала отклонение
атомарного баланса на 1.3%, следовательно, его
можно использовать без дополнительных коррек-
тировок.

В табл. 3 даны составы газообразных продук-
тов процесса.

Также имеются хроматографические анализы
сырья (гидрогенизата) и продукта (риформата)
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ЗАЙНУЛЛИН и др.

[14]. Октановое число получаемого риформата,
определенное по исследовательскому методу,
равно 95.3 пункта.

ИССЛЕДОВАНИЕ КИНЕТИКИ 
КАТАЛИТИЧЕСКОГО РИФОРМИНГА 

БЕНЗИНА МЕТОДАМИ 
МАТЕМАТИЧЕСКОГО МОДЕЛИРОВАНИЯ

Система дифференциальных уравнений изме-
нения мольных концентраций групповых компо-
нент реакции каталитического риформинга бен-
зина от времени контакта смеси с катализатором
имеет вид [15–17]:

(1)

(2)

со следующими начальными условиями: при
 . Здесь vij – стехиометрические ко-

эффициенты схем химических превращений; J –
количество стадий, J = 171; xi – мольный расход i-го
компонента, участвующего в реакции, кмоль/ч; I –
число компонентов, I = 38; wj – скорость j-ой ста-

дии, кмоль ч–1 ;  и  – энергии активации
прямой и обратной реакций соответственно, Дж/моль;
R – газовая постоянная, равная 8.31 Дж моль–1 К–1; T –
температура, K; αij и βij – отрицательные и поло-
жительные элементы матрицы (vij) соответствен-

но;  и  – предэкспоненциальные множители
прямой и обратной реакций соответственно,
кмоль ч–1 ; τ – условное время контакта, кгкат,
F – мольный расход потока сырья, кмоль/ч.

При разработке кинетической модели процесса
каталитического риформинга бензина необходи-
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мо учитывать применение адиабатических реак-
торов для проведения реакций с сильным эндо-
термическим эффектом, по слою катализатора в
которых наблюдается значительное снижение
температуры смеси – температурный перепад в
первом реакторе может достигать 80°С, что замет-
но сказывается на скоростях химических реакций
[18]. В подобных случаях необходимо адекватное
описание температурной зависимости скоростей
химической реакции, и, соответственно, опреде-
ление температуры смеси в различных зонах слоя
катализатора.

Уравнение изменения температуры смеси от
времени контакта с катализатором примет вид:

(3)

(4)

(5)

с начальными условиями: при τ = 0, Т(0) = Т0.
Здесь  – энтальпия образования i-го компо-
нента при температуре , Дж/моль;  – эн-
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Таблица 1. Технологический режим реакторного блока
Показатель Значения

Температура на входе в Р-1, °С 489.0
Температура на выходе в Р-1, °С 422.0
Температура на входе в Р-2, °С 489.0
Температура на выходе в Р-2, °С 457.0
Температура на входе в Р-3, °С 489.0
Температура на выходе в Р-3, °С 474.0
Давление на входе Р-1, кг с см–2 23.0
Подача воды, л/день 4.5
Подача хлора, лДХЭ/день 1.1
Расход рециркулирующего газа, норм. м3/ч 66500.0

Таблица 2. Материальный баланс установки

Наименование потока Массовый 
расход, т/ч

Взято
Сырье риформинга (гидрогенизат) 45.85

Получено
Водород с риформинга 3.42
Сухой газ (E-7) 1.31
Газ из сепаратора низкого давления (C-8) 0.01
Продукт (риформат) 41.11
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тальпия образования i-го компонента при темпера-
туре 298 К, Дж/моль;  – удельная теплоемкость i-
го компонента при температуре , Дж моль–1 K–1;
ai, bi, ci, di, ei – коэффициенты температурной за-
висимости теплоемкости i-го компонента.

Для учета изменения количества молей в ре-
зультате реакции были пересмотрены размерности
основных величин. В уравнении (1) концентрация
xi, выраженная в массовых долях, заменена на
мольный расход компонента (кмоль/ч). Моль-
ный расход реакционный смеси формируется из
мольных расходов компонентов. Тогда диффе-
ренциальное уравнение, учитывающее измене-
ние количества молей реакционной смеси, имеет
вид (6):

(6)

с начальными условиями: при τ = 0, F(0) = F0.
Здесь F – мольный расход смеси, кмоль/ч.

В качестве концентраций используются моль-
ные доли компонентов, которые представлены в
уравнении (2) отношением мольного расхода
компонента к мольному расходу смеси, благодаря
чему система дифференциальных уравнений учи-
тывает разбавление или концентрирование всех
компонентов.

На основе математического описания (1)–(6)
возможно провести оценку времени контакта за
счет варьирования производительности (мольно-
го расхода в начальный момент времени) и коли-
чества загруженного катализатора. В системе
дифференциальных уравнений (1)–(6) измене-
ние мольного расхода смеси без воздействия на
состав не влияет на скорости химической реак-
ции, поскольку концентрация остается неизмен-
ной. Так, уменьшение мольного расхода вдвое
увеличивает время контакта. В соответствии с мо-
дификацией математической модели можно учи-
тывать время контакта реакционной смеси с ка-
тализатором, являющейся функцией ее расхода и
количества загруженного катализатора.
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Таким образом, прямая кинетическая задача
(1)–(6) представляет собой задачу Коши. При
численном решении необходимо оценивать адек-
ватность на каждой итерации. При учете неизо-
термического ведения процесса в качестве такой
оценки может выступать выполнение теплового
баланса в каждой точке. Нарушение теплового
баланса связано с тем, что изменение температу-
ры на каждом шаге влияет на энтальпию образо-
вания веществ, что суммарно сказывается на эн-
тальпии реакции. При нарушении теплового балан-
са на каждом шаге интегрирования предлагается
проводить итерационное уточнение температуры,
исходя из теплового баланса.

При вычислительном эксперименте разработ-
ки кинетической модели каталитического ри-
форминга бензина возникает задача определения
термодинамических параметров для групповых
компонент по (3)–(5).

ОПРЕДЕЛЕНИЕ ТЕРМОДИНАМИЧЕСКИХ 
ПАРАМЕТРОВ ГРУППОВЫХ 

КОМПОНЕНТОВ КАТАЛИТИЧЕСКОГО 
РИФОРМИНГА БЕНЗИНА

Температуру на различных слоях катализатора
можно вычислить с помощью термодинамиче-
ских параметров компонентов реакционной сме-
си (энтальпии и теплоемкости), которые можно
найти в соответствующих базах и справочниках
[19]. Но в случае с риформингом, когда для опи-
сания кинетики процесса используется принцип
группировки индивидуальных углеводородов,
возникает проблема определения вышеуказан-
ных термодинамических параметров для сформи-
рованных групп, если не известен их углеводо-
родный состав. Для ее решения нужно сформиро-
вать свод правил по подбору термодинамических
параметров групповых компонентов каталитиче-
ского риформинга.

Формулировка подобных правил требует рас-
смотрения возможных пределов изменения ис-
комых величин для групп и определения степени
влияния значений величин на конечный резуль-
тат работы кинетической модели (концентраци-

Таблица 3. Составы газообразных продуктов процесса

Компоненты
Продукты

водород с установки
(C-10), об. %

сухой газ (E-7),
мас. %

Газ из сепаратора низкого 
давления (C-8), мас. %

Водород 80.64 0.33 15.51
Метан 9.39 3.13 20.11
Этан 5.06 24.89 22.96
Пропан 3.28 58.28 23.18
Бутаны 1.38 13.37 13.95
Пентаны 0.25 0.00 4.29
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онные профили компонентов внутри адиабатиче-
ских реакторов вытеснения).

Формирование групповых компонентов произ-
водится объединением индивидуальных углеводо-
родов по принадлежности к классу и количеству
атомов углерода в структуре молекул. Исходя из со-
става сырья и продуктов риформинга, верхнюю
границу можно установить на 11 атомах углерода.
Углеводороды с бóльшим числом атомов углерода
в составе реакционной смеси присутствуют в сле-
довом количестве, и ими можно пренебречь.
В случае с классом углеводородов различные ис-
следователи, занимающиеся моделированием
кинетики риформинга, применяют разные под-
ходы [20–25]. Но с теоретической и практической
сторон наиболее предпочтительно выделение
следующих классов углеводородов: н-парафины,
изо-парафины, пятичленные нафтены (гомологи
циклопентана), шестичленные нафтены (гомоло-
ги циклогексана) и ароматические углеводороды
(арены). Потребность в разделении парафинов на
соединения нормального и разветвленного стро-
ения связана большой разницей их октановых чи-
сел. Причина разделения нафтеновых углеводо-
родов обусловлена различной селективностью
образования аренов в результате превращения
пятичленных и шестичленных нафтенов [20].

Для определения влияния термодинамических
параметров групповых компонентов (зависящих
от состава группы) была собрана база данных
компонентов бензина (220 компонентов) [26, 27],
что дает возможность оценить возможные значе-
ния параметров термодинамики (энтальпии и
теплоемкости), исходя из состава групп.

В полученной базе выполняли поиск индиви-
дуальных веществ, подходящих для каждой груп-
пы, из этой выборки определяли минимальные и
максимальные значения параметров компонен-
тов групп. Таким образом, получены интервалы
варьирования термодинамических параметров
для каждого группового компонента.

С использованием ранее созданной ГКМ [14]
каталитического риформинга и модифицирован-
ного математического описания (1)–(6), учиты-
вающего изменение объема реакционной смеси
за счет химических превращений, выполнены
расчеты реакций при наибольших и наименьших
параметрах для соединений одной группы. Это
позволяет увеличить степень адекватности мате-
матической модели.

Исходя из условий, что для расчета реакторного
блока каталитического риформинга достаточно
двух термодинамических параметров – энталь-
пий образования компонентов и теплоемкости по
(3), возникает 4 возможных набора данных с кра-
евыми значениями. Они представляют собой
комбинации минимальных и максимальных зна-
чений двух параметров, представленных в табл. 4.
Данные приведены лишь для тех групповых ком-
понентов, у которых параметры могут изменяться.

Были проведены вычислительные экспери-
менты на основе созданной модели с варьирова-
нием лишь термодинамических параметров
групповых компонентов.

Получены концентрационные кривые и профили
температур при четырех наборах параметров, кото-
рые ограничивают область допустимых погрешно-
стей в результате пренебрежения внутренним со-
ставом групповых компонентов.

На рис. 1 представлены температурные профили
для вышеописанных наборов термодинамических
данных. Небольшое расхождение наблюдается
лишь в правой части графика в интервале 2°С.

Из рис. 2 видно, что кривые концентрацион-
ных профилей бензола практически полностью
совпадают. Аналогичная зависимость характерна
для всех групповых компонентов.

Таким образом, для принятой групповой схе-
мы можно использовать фиксированные значе-
ния термодинамических параметров: энтальпии
образования и теплоемкости. Рекомендуется выби-
рать среднее арифметическое параметров индиви-
дуальных веществ, входящих в группу или, с обес-
печением чуть большей погрешности, принять для
группы параметры любого ее представителя.

Кроме того, полученные результаты становятся
дополнительным подтверждением верной груп-
пировки компонентов, так как внутренний со-
став групп практически не влияет на конечный
результат.

В связи с заменой размерностей некоторых па-
раметров математической модели необходимо
переопределить кинетические параметры (пред-
экспоненциальные множители и энергии актива-
ции уравнения Аррениуса) стадий химических
превращений, то есть провести постановку и ре-
шение обратной задачи химической кинетики ка-
талитического риформинга бензина для матема-
тического описания (1)–(6).

ОБРАТНАЯ ЗАДАЧА ХИМИЧЕСКОЙ 
КИНЕТИКИ КАТАЛИТИЧЕСКОГО 

РИФОРМИНГА БЕНЗИНА
Обратная задача химической кинетики пред-

ставляет собой восстановление значений кинети-
ческих параметров стадий по соответствию рас-
четных значений и экспериментальных (завод-
ских) данных концентраций реагентов. Обратную
задачу можно свести к оптимизации с поиском
минимального значения целевой функции –
функционала невязки [28, 29].

В качестве экспериментальных данных ис-
пользуются результаты работы промышленного
объекта, но, как правило, известны только соста-
вы смеси в начальный момент и в конце реакции,
и отсутствуют концентрации компонентов в про-
межуточные моменты времени. Возникающий
перепад температур в реакторе напрямую связан с
изменением состава смеси по уравнению (3).
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Следовательно, наряду с оценкой расчетного и
промышленного состава смеси на выходе из по-
следнего реактора, необходимо проверять соответ-
ствие температур на выходах каждого реактора,
полученных в результате расчета, и промышлен-
ных данных.

Тогда функционал невязки можно разделить на
две составляющие: концентрационную – сопостав-
ление концентраций на выходе из последнего реак-
тора, и температурную – сравнение температур на

выходе из реакторов. И при необходимости для
каждой составляющей можно варьировать весо-
вые коэффициенты. Обе составляющие функцио-
нала невязки имеют различные порядки (разница
2–3 порядка). Поэтому для функционала невязки
будет правомерно применение модуля относи-
тельных погрешностей между расчетными и про-
мышленными данными.

Кроме того, у некоторых компонентов кон-
центрации в конечный момент времени имеют
очень низкие абсолютные значения (порядка
0.00001 мольных долей), т.е. относительные по-
грешности для них будут высокими. Для решения
этой проблемы предлагается сопоставлять не ко-
нечные концентрации, а изменение концентра-
ции по сравнению с сырьем. Противоположная
картина наблюдается у температурной составля-
ющей. Значения температур имеют значения по-
рядка нескольких сотен (400–500°С), и разница в
10°С существенна, но будет обладать маленькой
относительной погрешностью. Поэтому для тем-
пературной составляющей необходимо сравни-
вать динамику изменения температуры, а не аб-
солютные величины [29, 30].

В общем виде функционал невязки примет вид:
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Таблица 4. Интервалы варьирования термодинамических параметров для групповых компонентов

Примечание. А – ароматические углеводороды; иП – изопарафины; ЦГ – циклогексаны; ЦП – циклопентаны; числа после
буквенных обозначений характеризуют число атомов углерода в молекулах.

Групповой 
компонент

Энтальпии образования при 298 К,
кДж/моль

Теплоемкость при температуре 773 К,
Дж моль–1 К–1

минимум максимум минимум максимум

иП6 –184.0 –172.0 292.5 299.7
иП7 –205.8 –186.7 336.9 347.6
иП8 –224.6 –212.0 383.8 395.7
иП9 –242.8 –231.5 426.5 433.2
иП10 –267.0 –253.9 472.7 482.8
иП11 –275.7 –270.6 516.7 524.3
А8 17.3 29.9 273.1 276.6
А9 –13.8 7.91 303.5 321.9
А10 –41.8 –21.0 361.1 368.6
А11 –45.9 –22.9 410.7 415.2
ЦГ8 –180.8 –171.6 367.9 371.3
ЦГ9 –200.0 –179.9 404.4 410.0
ЦГ10 –213.2 –202.3 461.3 467.1
ЦГ11 –234.4 –210.2 503.1 506.1
ЦП7 –138.2 –126.9 309.3 312.3
ЦП8 –188.9 –148.1 354.8 373.6
ЦП9 –198.3 –158.3 396.8 412.4
ЦП10 –189.1 –171.2 444.3 452.7

Рис. 1. Температурные профили при наибольших и
наименьших параметрах для соединений одной группы.
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где  – концентрационная составляющая функ-
ционала невязки;  – температурная составляю-
щая функционала невязки;  – количество ком-
понентов в реакционной смеси;  – количество
реакторов;  – мольная доля i-го компонента в
смеси по экспериментальным данным;  –
мольная доля i-го компонента в смеси по расчет-
ным данным;  – мольная доля i-го компонента
в сырьевой смеси;  – температура на выходе из
m-го реактора по экспериментальным данным,

= + μμ ,C C T TZ Z Z

CZ
TZ

I
M

эi
N

рi
N

оi
N

эm
T

°С;  – температура на выходе из m-го реактора
по расчетным данным, °С;  – на входе в m-й ре-
актор, °С; ,  – концентрационная и темпера-
турная составляющие функционала невязки.

Решение обратной кинетической задачи велось
на основе комбинации методов оптимизации: гене-
тический алгоритм; метод Хука–Дживса; метод си-
муляции отжига [31]. В качестве начального при-
ближения были приняты значения кинетических
параметров, полученные для предыдущей реализа-
ции модели [14].

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

На рис. 3 приведены расчетные концентрации
групповых компонентов реакции каталитическо-
го риформинга бензина: рис. 3а – укрупненные
группы парафинов, нафтенов, ароматических уг-
леводородов и газов крекинга; рис. 3б – разбие-
ние парафинов на нормальные и изопарафины,
нафтенов – на циклопентаны (пятичленные наф-
тены) и циклогексаны (шестичленные нафтены).
Вертикальными линиями обозначены границы
реакторов.

Из рис. 3а видно, что в первом реакторе пре-
имущественно идут реакции дегидрирования наф-
тенов. Это подтверждается кривыми концентра-
ций нафтенов и ароматических углеводородов.
Расходования парафинов не наблюдается вслед-
ствие низких скоростей реакций дегидроцикли-
зации и гидрокрекинга. Во втором реакторе идет
накопление ароматических углеводородов за счет
дегидрирования нафтенов и дегидроциклизаци па-
рафинов. В третьем реакторе накопление нафтенов

рm
T

оm
T

μC μT

Рис. 2. Концентрационные профили бензола при
наибольших и наименьших параметрах для соедине-
ний одной группы.
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Рис. 3. Расчетные концентрации групповых компонентов реакции каталитического риформинга бензина: а – укруп-
ненные группы парафинов (П) и нафтенов (Н), ароматические углеводороды (А) и газы крекинга (Газ); б – нормаль-
ные (НП) и изопарафины (ИП), пятичленные (ПЧН) и шестичленные (ШЧН) нафтены, ароматические углеводороды
и газы крекинга. Вертикальными линиями обозначены границы реакторов.
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происходит при дегидроциклизации парафинов.
Также парафиновые углеводороды расходуются на
реакции гидрокрекинга с образованием газов.

Из рис. 3б следует, что в первом реакторе нор-
мальные парафины и пятичленные нафтены рас-
ходуются на реакции изомеризации. Во втором
реакторе циклогексанов уже нет, накопление
ароматических соединений идет за счет реакций
изомеризации циклопентанов с последующим
дегидрированием. В третьем реакторе ароматиче-
ские углеводороды накапливаются в результате
превращений изопарафинов.

В табл. 5 приведено сравнение промышлен-
ных и расчетных значений (по разработанной
модели) перепадов температур в каждом реакторе с
соответствующей относительной погрешностью.
В численных расчетах учитывался тепловой баланс
в каждой точке итерации, что позволило улучшить
качество описания промышленных данных.

На рис. 4 представлен полный расчетный тем-
пературный профиль. На графике наблюдается
резкое снижение температуры в начальный мо-
мент времени, связанное с высокими скоростями
дегидрирования шестичленных нафтенов в аро-
матические углеводороды. В определенный мо-
мент концентрация реагирующих веществ для
этой реакции резко падает, скорости реакции
уменьшаются и, как результат, температура реак-
ционной смеси снижается.

Отклонение температур, видимо, является
следствием отсутствия в модели учета теплопо-

терь в реакторах в окружающую среду, которые
происходят на реальных объектах. В пользу этого
говорит тот факт, что все полученные расчетные
значения температуры выше промышленных.
Однако учет теплопотерь в реакторе зависит от
типа и характеристик конкретного реактора.

Для промышленно значимого процесса ката-
литического риформинга бензина одной из главных
задач является повышение октанового числа бензи-
на и выполнение ограничений на содержание арома-
тических углеводородов и бензола. Для решения по-
ставленной задачи предлагается двухкритериальная
оптимизация условий проведения процесса на осно-
ве детализированной кинетической модели.

Первый критерий оптимальности – повыше-
ние октанового числа смеси (9):

(9)

где ОNi – октановое число i-го компонента,  –
температура k-го реактора на входе, k = 1, 2, 3.

Второй критерий оптимальности – уменьше-
ние содержания ароматических углеводородов.
Для рассматриваемой модели это компоненты с
индексами 6–11:

(10)
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Таблица 5. Сравнение перепадов температур в реакторах
Показатель Расчетные Промышленные Отклонение, %

Перепад температур в Р-1, °С 57.0 67.0 14.9
Перепад температур в Р-2, °С 27.0 32.0 15.6
Перепад температур в Р-3, °С 14.0 15.0 6.7

Рис. 4. Температурный профиль каталитического ри-
форминга бензина: кривая – расчетные значения,
j – промышленные данные.
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Рис. 5. Неулучшаемые значения критериев задачи двух-
критериальной оптимизации рифоминга бензина.
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Варьируемые параметры задачи оптимизации –
температуры на входе в каждый из трех реакторов

. Двухкритериальная задача оптимизации реша-
лась алгоритмом Парето-аппроксимации NSGA-II
(Non-dominated Sorting Genetic Algorithm II) [32,
33]. Результаты представлены в табл. 6 и на рис. 5.

Согласно данным табл. 6 оптимальным явля-
ется температурный режим 7, при котором до-
стигается снижение содержания суммы арома-
тических углеводородов с 56 до 43 мас. %, при
этом наблюдается уменьшение октанового чис-
ла с 92.7 до 90.3 пунктов по сравнению с исход-
ным промышленным режимом (рис. 5).

На рис. 5 приведены неулучшаемые значения
критериев оптимальности каталитического ри-
форминга бензина. Технологические режимы
входных температур в реактора на этой границе
обеспечивают минимально возможное содержа-
ние ароматических углеводородов при максималь-
ном октановом числе получаемого риформата.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Таким образом, в представленной работе

предлагается дополнить ранее разработанную ав-
торами группированную кинетическую модель
каталитического риформинга бензина учетом из-
менения объема реакционной смеси в ходе хими-
ческих превращений. Для процесса каталитиче-
ского риформинга бензина сформулирован алго-
ритм и определены термодинамические параметры
для группированных индивидуальных углеводоро-
дов. Для разработанной математической модели
поставлена обратная кинетическая задача восста-
новления кинетических параметров стадий. Опре-
делены функционалы невязки, учитывающие экс-
периментальные данные концентраций компо-
нентов и изменение температур в ходе всего
процесса. Рассчитаны концентрации групповых

0
kT

компонентов реакции каталитического риформин-
га бензина и полный температурный профиль про-
цесса. Приведены результаты решения двухкрите-
риальной задачи оптимизации по минимальному
содержанию ароматических углеводородов при
максимальном октановом числе риформата на ос-
нове разработанной кинетической модели.
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Kinetic Model of Catalytic Gasoline Reforming With Reaction Volume
and Thermodynamic Parameters Changing

R. Z. Zaynullin1, K. F. Koledina1, 2, *, I. M. Gubaydullin1, 2, A. F. Akhmetov1, and S. N. Koledin1

1Ufa State Petroleum Technological University, Ufa, Bashkortostan, 450062 Russia
2Institute of Petrochemistry and Catalysis of Russian Academy of Sciences, Ufa, Bashkortostan, 450075 Russia

*e-mail: koledinakamila@mail.ru

For industrially significant catalytic reforming process gasoline one of the main objectives is to increase gas-
oline octane and performance restrictions on the content of aromatics and benzene. To solve this problem is
proposed analysis of reactor unit, on the basis of detailed kinetic model of the process. Into the grouped ki-
netic model of gasoline catalytic reforming, the change in the volume of the reaction mixture during chemical
transformations is taken into account. For the process of catalytic reforming of gasoline, an algorithm is for-
mulated and thermodynamic parameters are determined for grouped individual hydrocarbons. For the devel-
oped mathematical model, the inverse kinetic problem of restoring the kinetic parameters of the stages is
posed. The residual functionals are determined that take into account the experimental data of component
concentrations and temperature changes during the entire process. The concentrations of the group compo-
nents of the gasoline catalytic reforming reaction and the full temperature profile of the process are calculated. The
results of solving the two-criteria optimization problem for the minimum content of aromatic hydrocarbons at the
maximum octane number of the reformate based on the developed kinetic model are presented.

Keywords: catalytic reforming, thermodynamic parameters, inverse problem, reaction mixture volume, resid-
ual functionals
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