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Проблема повышения энерго- и ресурсоэффек-
тивности процессов глубокой переработки нефтя-
ного сырья (в том числе и каталитического кре-
кинга) была освещена в работах российских и за-
рубежных ученых еще в начале 60-х гг. прошлого 
века и остается актуальной на современном этапе 
развития химической технологии топлива [1–4].

Основной подход к  решению задач оптими-
зации таких сложных процессов  – метод мате-
матического и  кинетико-термодинамического 
моделирования [5–10]. На кафедре химической 
технологии топлива и химической кибернетики 
Томского политехнического университета в тече-
ние нескольких десятков лет развивается направ-
ление по моделированию многокомпонентных 
каталитических процессов переработки легкого 
углеводородного сырья и активно ведутся работы 
по экспериментальному исследованию и модели-
рованию процессов глубокой переработки нефтя-
ного сырья – каталитического крекинга и гидро-
депарафинизации [11–13].

Формализация схемы превращений углево-
дородов (УВ) является важнейшим этапом при 
моделировании многокомпонентных процессов, 
тем более с  участием высокомолекулярных УВ, 

определяющим прогнозирующую способность мо-
дели и обеспечивающим требуемую адекватность 
расчетов при наличии доступных вычислительных 
мощностей для оценки кинетических параметров 
реакций.

Значительная часть работ посвящена моде-
лированию процессов углубленной переработ-
ки нефтяного сырья с использованием принци-
па технологического агрегирования, в основном, 
в псевдокомпоненты, преимущественно, по фрак-
ционному составу [14–24]. Такой подход позволяет 
в целом оценить конверсию сырья и выход про-
дуктов каталитического крекинга, однако углево-
дородный состав фракций каждой группы разно-
образен и не учитывает различной реакционной 
способности УВ внутри выделенных групп.

С точки зрения прогнозирования группового 
состава продуктов крекинга и светлых фракций, 
актуальны работы по формализации схем пре-
вращений УВ по групповому признаку. При этом 
компоненты реакционной системы формализуют 
в соответствии с молекулярной массой и структу-
рой УВ, исключая из схемы с целью упрощения, 
наименее вероятные реакции. Такой подход ха-
рактеризуется информацией о механизме реакции 
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с усредненной реакционной способностью групп 
УВ. Сложность группового и структурно-ориенти-
рованного подходов для процессов глубокой пе-
реработки нефтяного сырья заключается в опре-
делении на регулярной основе группового состава 
тяжелых фракций сырьевого потока (фракцион-
ный состав 350–570 °C). Поэтому на практике, как 
правило, используют комбинированные моде-
ли, учитывающие не только химические реакции 
с участием псевдокомпонентов, но и химические 
превращения основных групп УВ сырьевого по-
тока установки каталитического крекинга [25–37]. 
Такой подход позволяет прогнозировать конвер-
сию сырья, групповой состав продуктов крекинга, 
выход светлых фракций, газа и кокса, что позволя-
ет оценить степень дезактивации катализатора от 
большого числа параметров технологического ре-
жима. В данном случае формализация схемы пре-
вращений УВ выполнена по групповому признаку 
в соответствии с их молекулярной массой, с выде-
лением псевдокомпонентов газа, пропан-пропиле-
новой и бутан-бутиленовой фракций и кокса.

Важно отметить, что формализованная схема 
превращений УВ учитывает термодинамические 
закономерности сложного многостадийного про-
цесса каталитического крекинга. Такой подход 
позволяет оценить влияние большого числа па-
раметров технологического режима работы реак-
торно-регенераторного блока и группового соста-
ва перерабатываемого сырья на выход продуктов 
с  промышленной установки, групповой состав 
бензиновой фракции и октановое число бензина, 
концентрацию пропан-пропиленовой и бутан-бу-
тиленовой фракций в жирном газе, а также в пер-
спективе оценить влияние этих параметров на сте-
пень дезактивации катализатора.

Состав сырья, температура и активность ката-
лизатора являются определяющими при прогно-
зировании энерго- и  ресурсоэффективной экс-
плуатации промышленной установки. От этих 
показателей, в большей степени, зависит выход 
и качество целевых продуктов, а также состав и ко-
личество кокса, который образуется на поверх-
ности катализатора в лифт-реакторе. Динамика 
коксонакопления, в  свою очередь, определяет 
количество тепла, выделяемого при регенерации 
и  температуру циркулирующего катализатора, 
а  значит, температуру процесса, состав и выход 
светлых фракций с  установки каталитического 
крекинга.

В связи с этим цель данной работы – иссле-
дование влияния группового состава вакуумного 
дистиллята на выход бензиновой фракции с про-
мышленной установки с использованием разрабо-
танной кинетической модели.

ТЕОРЕТичЕСкиЕ ПРЕДПОСылки

групповой состав и октановое число бензино-
вой фракции с установки каталитического крекинга 
определяется механизмом химических превращений 
УВ и скоростью химических реакций процесса.

В  качестве катализаторов каталитическо-
го крекинга используют кислотные цеолитсо-
держащие катализаторы (содержание цеолитов 
18–20 мас.%), модифицированные оксидами ред-
коземельных элементов [38, 39]. Химические реак-
ции сырья крекинга осуществляются по цепному 
карбений-ионному механизму. При этом центры 
различной природы могут претерпевать взаим-
ные превращения; так, например, при нагрева-
нии до 500–600 °С в основном образуются брен-
стедовские кислотные центры, при более высоких 
температурах растет концентрация льюисовских 
центров [40]. Образующиеся карбокатионы легко 
вступают в реакции изомеризации, в результате 
таких превращений групповой состав бензиновой 
фракции с установки каталитического крекинга 
обычно обогащен изомерными углеводородами 
и характеризуется высоким октановым числом.

Октановое число бензина каталитического кре-
кинга увеличивается также вследствие протекания 
реакций перераспределения водорода с образовани-
ем ароматических и изопарафиновых УВ. Механизм 
реакции перераспределения водорода на поверхно-
сти катализатора с образованием диенового и насы-
щенного УВ представлен в работе [40].

ЭкСПЕРиМЕНТальНая чаСТь

Благоприятным сырьем [41, 42] в технологии 
каталитического крекинга является углеводород-
ный поток, содержащий преимущественно высо-
комолекулярные парафины и нафтены, позволяю-
щий получать высокооктановый бензин с высоким 
выходом за счет протекания реакций крекинга 
и изомеризации парафинов, перераспределения 
водорода и деалкилирования высокомолекуляр-
ных нафтенов. В то же время, важно регулировать 
скорость реакций переноса водорода, в ходе кото-
рых образуется значительное количество аромати-
ческих УВ и, соответственно, кокса, что приводит 
к несбалансированному температурному режиму 
в системе “реактор-регенератор”.

Технология каталитического крекинга реализо-
вана в составе комбинированной установки глубо-
кой переработки мазута кТ-1/1 на секции С-200. 
При этом нестабильный бензин секции С-200 
направляется на стабилизацию в блок абсорбции 
и газофракционирования (секция С-300) с вов-
лечением дополнительных потоков (жирный газ 
висбрекинга, жирный газ каталитического кре-
кинга, рефлюкс, углеводородный газ с установок 
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гидроочистки). Технологически процесс проводят 
в  лифт-реакторе в  восходящем потоке микрос-
ферического цеолитсодержащего катализатора. 
Основные технологические потоки лифт-реактора 
представлены на рис. 1, а технологические параме-
тры работы лифт-реактора – в табл. 1.

Характеристика сырья и  продуктов процес-
са каталитического крекинга. В  данной работе 
сырьем процесса каталитического крекинга яв-
ляется гидроочищенный вакуумный дистиллят 
(фр. 300–570 °C).

лабораторные исследования по определению 
группового и структурно-группового состава ва-
куумного дистиллята и продуктов процесса ката-
литического крекинга (легкий и тяжелый газойли) 
выполнены с применением жидкостно-адсорбци-
онного хроматографического разделения на си-
ликагеле марки аСк с размером зерен 0.2–0.3 мм 
по методике ВНии НП. Структурно-групповой 
состав парафино-нафтеновых УВ определен по 
методу n-d-m, для ароматических УВ по методу 
Хазельвуда [43, 44].

Молекулярную массу сырья и продуктов ката-
литического крекинга определяли криоскопиче-
ским методом с использованием лабораторного 
оборудования CRYETTE WR, которое фиксиру-
ет температуру замерзания образцов (точность 
температурных измерений криоскопа составля-
ет ± (2–5) миллиградуса Цельсия). Общее содер-
жание серы в сырье определено с применением 
рентгенофлуоресцентного энергодисперсионного 
анализатора серы “СПЕкТРОСкаН SL” (рабочий 

диапазон концентраций серы 0.0007–5.0%, ниж-
ний предел обнаружения серы 0.0005%).

индивидуальный и групповой состав бензиновой 
фракции с установки каталитического был опреде-
лен с применением метода гЖХ: газовый хромато-
граф “Хроматек–кристалл 5000” с пламенно-иони-
зационным детектором, программное обеспечение 
“Хроматэк аналитик” для управления, сбора и об-
работки хроматографической информации, капил-
лярная колонка ДВ-1, 100 × 0.25 × 0.5.

Продукты
на ректификацию

Пар в зону десорбции

Пар на распыл шлама

Пар на распыл сырья

Пар в захватное
устройство

Пар в зону
циклонов

Закоксованный
катализатор

Регенирированный
катализатор Вакуумный дистиллятор

Шлам

Рис. 1. Технологические потоки лифт-реактора ка-
талитического крекинга.

Таблица 1. Параметры технологического режима лифт-реактора каталитического крекинга

Параметры процесса Значение

Расход сырья на установку, м3/ч 160.0–425.0

Температура сырья, °C 240.0–350.0

Расход пара на распыл сырья, кг/ч не более 4800

Расход шлама в реактор, м3/ч не более 14.0

Расход водяного пара в захватное устройство реактора, кг/ч не менее 4000.0

Расход водяного пара в верхний барботер зоны десорбера, кг/ч 2000

Расход водяного пара в средний барботер зоны десорбера, кг/ч 400–1000

Расход водяного пара в нижний барботер зоны десорбера, кг/ч 400

Температура на выходе из баллистического сепаратора, °C 495–542

Давление в отстойной зоне реактора, МПа 0.078–0.16

Температура регенерированного катализатора, °C не выше 730
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РЕЗУльТаТы и иХ ОБСУЖДЕНиЕ

Анализ вакуумного дистиллята. Согласно про-
веденным исследованиям по определению группо-
вого состава, вакуумный дистиллят процесса ката-
литического крекинга (фр. 300–557 °C, плотность 
при 15 °C 900 кг/м3) характеризуется высоким со-
держанием парафино-нафтеновых УВ (61.3 мас.%), 
содержание ароматических УВ и  смол  – 35.5 
и 3.2 мас.% соответственно (рис. 2). Молекулярная 
масса вакуумного дистиллята – 382.43 г/моль, со-
держание серы в сырье – 0.0461 мас.%.

По методу n-d-m было найдено, что содержание 
количества С в парафиновых структурах составля-
ет 66.0%, в нафтеновых структурах – 31%, среднее 
число нафтеновых колец – 2 ед. При этом, в па-
рафиново-нафтеновой части содержится некото-
рое количество ароматических структур (ок. 3%), 
присутствие которых в насыщенной части объяс-
няется практически их одинаковой с нафтенами 
сорбируемостью силикагелем, вследствие чего 
при адсорбционном разделении они вымываются 
растворителем.

анализ ароматических соединений по мето-
ду Хазельвуда показал, что ароматика преимуще-
ственно представлена гибридными структурами. 
ароматические УВ вакуумного дистиллята отлича-
ются тем, что в них среднее число нафтеновых ко-
лец (4 ед.) преобладает над средним числом арома-
тических колец (1 ед.), общее содержание колец – 
5 ед. Содержание С в ароматических и нафтеновых 
фрагментах вакуумного дистиллята составляет 27.5 
и  55.5% соответственно. Содержание углерода 
в парафиновых фрагментах ароматических кон-
центратов свидетельствует о наличии алкилзаме-
щенных ароматических УВ и нафтенов, содержа-
ние парафиновых фрагментов – 17%. Простейшие 
представители ароматических УВ вакуумного 
дистиллята установки каталитического крекин-
га  – моноалкилбензолы, метилалкилбензолы, 

метилнафталины и замещенные нафталины, мо-
ноароматические стероиды и др.

Согласно результатам хромато-масс-спек-
трометрии вакуумного дистиллята до разделе-
ния на парафино-нафтеновую и ароматическую 
часть (хромато-масс-спектрометр Hewlett Packard 
6890 Gas Chromatograph System с  5973 Mass 
Selective Detector, программное обеспечение GC 
Chemstation), определено, что парафиновые УВ ва-
куумного дистиллята представлены соединениями 
с числом углеродных атомов С14–С40. Нафтеновые 
УВ – моно- и полициклоалканы с длинными ал-
кильными заместителями нормального и изостро-
ения с числом атомов углерода в алкильных заме-
стителях С1–С25.

Анализ продуктов каталитического крекинга. 
легкий (фр. 192–320 °C, плотность при 15 °C  – 
954  кг/м3) и  тяжелый газойль (Ткип 50%, 389 °C, 
плотность при 15 °C – 1053 кг/м3) с установки ка-
талитического крекинга характеризуется высоким 
содержанием ароматических УВ (76.2 и 70.2 мас.% 
соответственно), молекулярная масса легкого 
и тяжелого газойлей – 164.71 и 234.15 г/моль. В тя-
желом газойле обнаружено 1.8 мас.%. асфальтенов. 
Среднее число колец тяжелого газойля составляет 
6.8 ед.

Бензиновая фракция с  установки каталити-
ческого крекинга (фр. 30–206 °C, плотность при 
15 °C – 748 кг/м3) характеризуется высоким содер-
жанием изопарафиновых (31.2 мас.%), аромати-
ческих УВ (34.7 мас.%) и олефинов (19.1 мас.%); 
содержание парафинов и нафтенов составляет 4,4 
и 10,6 мас.%. соответственно.

Термодинамический анализ реакций процесса 
каталитического крекинга позволяет установить 
вероятность их протекания по изобарно-изотер-
мическому потенциалу при технологических ус-
ловиях процесса. На основании анализа экспери-
ментальных данных с промышленной установки 
с учетом результатов лабораторных исследований, 
нами составлен список реакций процесса катали-
тического крекинга.

С целью прогнозирования группового состава 
бензиновой фракции компоненты реакционной 
смеси разделены по групповому признаку в соот-
ветствии с молекулярной массой УВ (табл. 2) с вы-
делением групп УВ бензиновой фракции, тяжелых 
фракций и  псевдокомпонентов (газ, кокс, про-
пан-пропиленовая и бутан-бутиленовая фракций).

Термодинамические параметры реакций про-
цесса каталитического крекинга определены 
с применением теории функционала плотности 
[45]. Теоретическим приближением являлась мо-
дель B3LYP (теория функционала плотности Беке 
(B3), использующая электронную корреляцию 
ли янга и  Пара (LYP)), базис 3–21G. В  табл.  3 
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легкого и тяжелого газойля.
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представлены значения термодинамических па-
раметров реакций процесса каталитического 
крекинга.

Для нормальных парафинов, олефинов и раз-
ветвленных парафинов значения термодинамиче-
ских параметров реакций представлены для мини-
мального и максимального числа атомов углеро-
да в молекулах, для циклических УВ на примере 
усредненной молекулы, характеризующей реакци-
онные группы в соответствии с результатами лабо-
раторных исследований.

Согласно расчетам термодинамических па-
раметров процесса каталитического крекинга, 
с применением методов квантовой химии, в реак-
циях крекинга парафиновых УВ вакуумного дис-
тиллята разрыв цепи происходит преимуществен-
но у  среднего атома углерода цепи. изменение 
энергии гиббса, косвенно отражающее относи-
тельную реакционную способность УВ парафи-
нового ряда, растет с уве личением молекулярной 
массы н-парафина.

На рис. 3 представлено отношение изменения 
энергии гиббса реакций крекинга и изомеризации 
с участием парафиновых и олефиновых УВ групп 
С5–С11+.

Согласно рис. 3 наибольшей термодинамиче-
ской вероятностью характеризуются реакции кре-
кинга изо-C7 (ΔG = –68.2 кДж/моль), относительно 

реакций крекинга н-C7 (ΔG = –66.2 кДж/моль) и кре-
кинга олефинового УВ C7 (∆G = –51.4 кДж/моль). 
Обратимые реакции изомеризации парафиновых УВ 
характеризуются слабой термодинамической ве-
роятностью (ΔG = –2.4 кДж/моль).

При этом значения изменения энергии гиббса 
изомеризации н-парафинов бензиновой фракции ле-
жат в интервале ΔG = +28.9 ÷ –2.4 кДж/моль и уве-
личиваются в ряду: 2,4-диметилпентан → 2,3-диме-
тилпентан → 3,3-диметилпентан → 3-метилгексан → 
→ 2,2-диметилпентан → 2-метилгексан. Реакции 

Таблица 2. Химические превращения углеводородов при каталитическом крекинге

группа углеводородов Длина цепи Реакция

Вакуумный дистиллят, 
легкий и тяжелый газойли

парафиновые 
углеводороды С14–С40 крекинг

нафтеновые 
углеводороды

моно- и полинафтены с длинными 
заместителями С1–С25 (среднее число 
нафтеновых колец – 1.5–2.0 ед.)

деалкилирование
крекинг

ароматические 
углеводороды

моно-и полиструктуры с длинными 
заместителями (среднее число аро-
матических колец – 1.0–2.0 ед.)

деалкилирование
поликонденсация

Бензиновая фракция

парафиновые 
углеводороды С5–С11+

крекинг
изомеризация

изопарафиновые 
углеводороды С5–С11+ крекинг

олефиновые 
углеводороды С5–С9+

крекинг
циклизация
ароматизация
перенос водорода

нафтеновые 
углеводороды С5–С10+ перенос водорода

ароматические 
углеводороды С6–С11+

деалкилирование
конденсация
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Рис. 3. изменение энергии гиббса реакций с уча-
стием парафиновых и олефиновых углеводородов 
(крекинг и изомеризация).
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Таблица 3. Тепловой эффект и изменение энергии гиббса реакций процесса каталитического крекинга 
(температура 848 °C, давление 1.77 атм)

Реакции Структура углеводорода ΔH, кДж/моль ΔG, кДж/моль

Превращение углеводородов тяжелых фракций

крекинг н-парафинов C14 ÷ C40 64.2–68.5 (–75.5)–(–86.6)

крекинг н-парафинов 
с образованием изопарафинов C14 ÷ C40 62.3–66.4 (–77.9)–(–88.7)

Деалкилирование нафтенов (С10Н21)2-С6Н10 ÷ (С10Н21)2-С10Н16 142.4–98.6 (–145.5)–(–186.9)

крекинг нафтеновых углеводородов (С10Н21)2-С6Н10 ÷ (С10Н21)2-С10Н16 236.7–382.9 (–101.3)–(–330.9)

Деалкилирование ароматических 
углеводородов (С10Н21)2-С6Н4 ÷ (С10Н21)2-С10Н6 156.0–134.8 (–109.1)–(–154.9)

Превращения углеводородов бензиновой фракции

крекинг н-парафинов С5 ÷ С11+ 80.9 ÷ 70.2 (–43.1)–(–74.0)

изомеризация н-парафинов С5 ÷ С11+ –1.9 ÷ –2.0 (–0.65)–(–3.5)

крекинг изопарафинов С5 ÷ С11+ 63.8 ÷ 66.3 (–56.4)–(–68.4)

крекинг олефинов С5 ÷ С11+ 104.4 ÷ 69.7 (–16.0)–(–63.4)

Циклизация олефинов и диенов 
с образованием нафтенов С6Н10 + С6Н12 –85.5 –38.2

Перераспределение водорода ц-С6Н8 + С6Н12 –169.7 –162.0

Деалкилирование ароматических 
углеводородов СН3-С6Н4-С5Н11 70.5 –84.0

Реакции конденсации и коксообразования

конденсация ароматических угле-
водородов бензиновой фракции 
с олефинами

C2H3-С6Н5 + С3Н7-СН=СН-С3Н7 –4.9 –77.3

конденсация ароматических 
углеводородов тяжелых фракций 
с олефинами

C10H6-C2H3 + С3Н7-СН=СН-С3Н7 –28.7 –120.4

Поликонденсация ароматических 
углеводородов C10H8 114.0 –623.7
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1. ΔG = –10.7 кДж/моль

2. ΔG = –39.5 кДж/моль

3. ΔG = –162.0 кДж/моль.

изомеризации н-парафинов в 2-метилзамещенные 
н-парафины обладают слабым экзотермическим эф-
фектом и термодинамической вероятностью, харак-
теризующей равновесные реакции.

Важно учитывать, что изопарафиновые УВ 
бензиновой фракции с  установки каталитиче-
ского крекинга образуются не только в реакциях 
изомеризации. Более значителен вклад в образо-
вание изопарафинов реакций перераспределения 
водорода между нафтеновыми и  олефиновыми 

углеводородами. В соответствии с [46] наибольшей 
[H]-донорной активностью обладают УВ, содер-
жащие нафтеновые структуры в силу их большей 
ароматизирующей активности в условиях катали-
тического крекинга. Реакцию переноса водорода 
можно записать через ряд стадий; с применением 
методов квантовой химии были выполнены рас-
четы термодинамических параметров реакций на 
каждой стадии при технологических условиях про-
цесса (Т = 848 °С, Р = 1.77 атм):

2С6H12 + i-C6H14

+ С6H12 + i-C6H14

+ С6H12 + i-C6H14

Поскольку стадия 1 термодинамически маловеро-
ятна при технологических условиях процесса, а в со-
ответствии с формализованной схемой превращений 
УВ (рис. 4) группа “олефины” включает в себя как 

олефины, так и диолефины нормального и развет-
вленного строения, реакция переноса водорода за-
писана через ряд стадий с участием диолефиновых 
углеводородов (Т = 848 °С, Р = 1.77 атм):

1. ΔG = –25.5 кДж/моль

2.
диен     олефин             нафтен изопарафин

ΔG = –38.2 кДж/моль

3. ΔG = –162.0 кДж/моль.

С6H10 + С6H12 С6H10 + i-C6H14

С6H10 + С6H12 + i-C6H14

+ С6H12 + i-C6H14

При этом первая стадия образования молекулы 
диолефина из олефинов исключена, из-за принад-
лежности их к одной группе в формализованной 
схеме превращений УВ. Таким образом, реакция 
переноса водорода записана через 2 стадии, наи-
более вероятные с термодинамической точки зре-
ния (стадии № 2 и № 3).

В реакциях деалкилирования нафтеновых УВ 
наиболее вероятно при технологических усло-
виях процесса отщепление заместителей с  об-
разованием наиболее стабильной структуры на-
фтена, причем, изменение энергии гиббса реак-
ции увеличивается с числом циклов в структуре 

нафтена (ΔG = –145.5 ÷ –186.9 кДж/моль). Так, 
например, при деалкилировании 1.4-диде-
цилциклогексана до 1-децилциклогекса-
на это значение составляет  –56.05  кДж/моль, 
а при деалкилировании до циклогексана равно 
–145.5 кДж/моль. Вместе с тем, термодинамиче-
ская вероятность реакций крекинга бицикличе-
ских нафтеновых УВ с образованием ароматиче-
ских УВ выше, чем моноциклических нафтено-
вых УВ с образованием олефиновых УВ (ΔG = 
= –101.3 ÷ –330.9 кДж/моль).

Реакции деалкилирования и конденсации с уча-
стием ароматических УВ вакуумного дистиллята 



 ВлияНиЕ гРУППОВОгО СОСТаВа СыРья На ОкТаНОВОЕ чиСлО 187

НЕФТЕХиМия том 58 № 2 2018

характеризуются большей термодинамической ве-
роятностью при технологических условиях катали-
тического крекинга, относительно реакций с уча-
стием ароматических УВ бензиновой фракции; 
при этом термодинамическая вероятность реак-
ции коксообразования (образование коронена из 
нафталина) характеризуется наибольшей величи-
ной изменения энергии гиббса ΔG = –623.7 кДж/
моль.

как видно из табл.  3, наибольшей термо-
динамической вероятностью характеризу-
ются реакции крекинга парафинов C14–C40 
(ΔG  =  –77.9 ÷ –88.7 кДж/моль), деалкили-
рования ароматических УВ (ΔG = –109.1 ÷ 
÷ –154.9 кДж/моль), деалкилирования и  кре-
кинга нафтенов (ΔG = –145.5 ÷ –186.9 кДж/моль 
и ΔG = –101.3 ÷ –330.9 кДж/моль).

кроме того, наблюдается высокая реакцион-
ная способность УВ при протекании вторичных 
экзотермических реакций перераспределения во-
дорода, протекающих через 2 стадии: 1) циклиза-
ция олефинов (ΔG = –38.2 кДж/моль); 2) перерас-
пределение водорода между нафтеновыми и оле-
финовыми УВ (ΔG = –162.0 кДж/моль). Наряду 

с этим, при высоких температурах процесса, вы-
сокой термодинамической вероятностью харак-
теризуются реакции конденсации ароматических 
УВ с олефинами (ΔG = –120.4 кДж/моль и ΔG = 
= –77.3  кДж/моль) и  коксообразования (ΔG  = 
= –623.7 кДж/моль) [47].

Кинетическая модель процесса каталитическо-
го крекинга. По результатам термодинамического 
анализа составлена формализованная кинетиче-
ская схема превращений УВ в процессе катали-
тического крекинга (рис. 4). Выбранный уровень 
формализации механизма обеспечивает учет в ки-
нетической модели превращений групп УВ ва-
куумного дистиллята в УВ бензиновой фракции, 
легкого и тяжелого газойля и кокс, согласно меха-
низму реакций каталитического крекинга.

кинетическая модель записана на основа-
нии формализованной схемы превращений угле-
водородов в  процессе каталитического крекин-
га и представлена системой дифференциальных 
уравнений (1). Выражения для скоростей реакций 
записаны согласно закону действующих масс.
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Рис. 4. Схема превращения углеводородов процесса каталитического крекинга и константы скорости реакций 
процесса каталитического крекинга при температуре 575 °C, давлении 1.77 МПа.
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Уравнение для скорости одиночной реакции 
можно представить на примере реакции крекинга 
н-парафиновых УВ с образованием изопарафинов:

C20H44 → изо-С10Н22 + C10H20.

константы скоростей химических реакций 
определяли по уравнению аррениуса.

кинетическая модель процесса каталитическо-
го крекинга описывает изменение концентрации 

реагирующих веществ по времени контакта с на-
чальными условиями: τ = 0, Ci = Ci0, где i – соот-
ветствующая углеводородная группа. Система 
дифференциальных уравнений решена методом 
Рунге–кутты 4-го порядка, где Ci –концентрация 
соответствующей i-й группы УВ; τ – время кон-
такта, с; k – константа скорости реакции, согласно 
рис. 4.

Определение кинетических параметров реакций 
осуществлено путем минимизации расхождения 

dCпарафиныВМ
dτ = –k1CпарафиныВМ  – k2CпарафиныВМ ;

dCпарафиныСрМ
dτ = k1CпарафиныВМ  – k6CпарафиныСрМ  – k7CпарафиныСрМ  + k–7Cизопарафины ;

dCизопарафины
dτ = k2CпарафиныВМ  + k7CпарафиныСрМ  – k–7Cизопарафины  – k8Cизопарафины  + k14CолефиныCолефины  –

– k14CизопарафиныCнафтены  + k15CолефиныCнафтены ;

+ 2k–14CизопарафиныCнафтены  – k15CолефиныCнафтены  – k16CмоноароматикаCолефины  – k17CолефиныCароматикаВМ ;

– k10Cолефины  + k–10C 2ББФ  –k11Cолефины  + k–11С 2ППФ  –k12Cолефины +  k13Cмоноароматика  –2k14CолефиныСолефины  +

dCолефины
dτ = k1CпарафиныВМ  + k2CпарафиныВМ  + k3CнафтеныВМ  – 2k5CнафтеныВМ  + k4CароматикаВМ  – k9Cолефины  + k–9С2

газ  –

dCнафтены
dτ = k3CнафтеныВМ  + k14CолефиныCолефины  – k–14CизопарафиныCнафтены  – k15CнафтеныCолефины ;

dCнафтеныВМ
dτ = –k3CнафтеныВМ   – k5CнафтеныВМ ;

dCмоноароматика
dτ = k4CароматикаВМ  + k12Cолефины  – k13Cмоноароматика  + k15CнафтеныCолефины  – k16CмоноароматикаCолефины ;

dCароматикаВМ
dτ = –k4CароматикаВМ  + k5CнафтеныВМ   – k17CолефиныCароматикаВМ ;

dCсмолы
dτ = k16CмоноароматикаCолефины  + k17CолефиныCароматикаВМ   – k18Cсмолы;

dCН2

dτ = 2k5CнафтеныВМ  + 2k17CолефиныCароматикаВМ  + 2k16CмоноароматикаCолефины   + 3k18Cсмолы.

dCкокс
dτ = k18Cсмолы

dCББФ
dτ = k6CпарафиныСрМ  + k8Cизопарафины  + 2k10Cолефины  – 2k–10C 2ББФ ;

dCППФ
dτ = k6CпарафиныСрМ  + k8Cизопарафины  + 2k11Cолефины  – 2k–11C 2ППФ ;

dCгаз
dτ = 2k9Cолефины  – 2k–9C 2газ ;

(1)
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между расчетными и экспериментальными данны-
ми по концентрациям групп УВ, входящих в про-
дуктовую смесь при технологических параметрах 
процесса.

исходные данные для решения обратной кине-
тической задачи представлены в табл. 3–6, к ним 
относятся материальный баланс установки катали-
тического крекинга (табл. 4), технологический ре-
жим лифт-реактора (табл. 5), состав сырья и про-
дуктов каталитического крекинга (табл. 6).

константы скоростей химических реакций, 
входящие в кинетическую модель, представляют 
собой комбинацию констант всех промежуточных 
стадий, полученная кинетическая модель является 
формализованной и квазигомогенной. константы 
скоростей реакций процесса каталитического кре-
кинга представлены на рис. 4.

При высоких температурах процесса, с высокой 
скоростью протекают первичные реакции крекин-
га парафиновых УВ (kпр = 6.7 ∙ 10–1 с–1), деалкили-
рования нафтеновых (kпр = 4.4 ∙ 10–1 с–1) и арома-
тических УВ (kпр=3.0 ∙ 10–1 с–1), а также реакции 
коксообразования (kпр= 5.4 ∙ 10–1л ∙ с–1∙моль-1) 
и конденсации, при этом, реакции с участием вы-
сокомолекулярных УВ характеризуются большей 
скоростью (kпр = 2.4 л ∙ с–1 ∙ моль–1 – для УВ бен-
зиновой фракции, kпр = 3.4 л ∙ с–1 ∙ моль–1 – для УВ 
бензиновой фракции).

Присутствие цеолита Y с широкопористой струк-
турой обеспечивает высокие скорости реакций пе-
реноса водорода (kпр = 28.0 л ∙ с–1 ∙ моль–1), что ведет 
к образованию изопарафиновых и ароматических 
УВ и снижению содержания олефинов в продук-
тах, т. е. олефины, находящиеся в порах цеолита Y 
подвергаются циклизации (kпр = 8.8 л ∙ с–1 ∙ моль–1), 

ведущей к образованию циклоалканов, циклоалке-
нов и ароматических УВ.

Вторичные реакции крекинга парафинов 
(kпр = 4.4 ∙ 10–2), изопарафинов (kпр = 3.9 ∙ 10–2 с–1) 
и олефинов с образованием компонентов жирного 
газа (kпр=5.8 ∙ 10–2, kпр=6.7 ∙ 10–2 с-1, kпр=8.8 ∙ 10–4 с–1) 
протекают наименее интенсивно, что обусловле-
но структурно-селективными свойствами катали-
затора, а также реакционной способностью групп 
углеводородов при технологических условиях 
процесса.

численное значение константы равновесия (Кр) 
обратимых реакций изомеризации парафиновых 
и крекинга олефиновых УВ составляет 1.4 и 81,8 
соответственно, что свидетельствует о низкой ско-
рости протекания обратной реакции при данной 
температуре, значение Кр для реакций крекинга 
олефинов с образованием пропан-пропиленовой 
и бутан-бутиленовой фракций и циклизации оле-
финов также много больше 1.

Проверка модели на адекватность. Модель по-
зволяет рассчитывать выход продуктов с установ-
ки, групповой и индивидуальный состав бензи-
на, а также октановое число по моторному и ис-
следовательскому методам. Проверка модели на 
адекватность выполнена при сравнении выходов 
продуктов с установки, группового состава бен-
зиновой фракции, и концентрации ППФ и ББФ 
в жирном газе (табл. 7).

Максимальная погрешность не превыша-
ет 5 мас.%, следовательно, кинетическая модель 
адекватно описывает процесс каталитического 
крекинга.

Влияние состава вакуумного дистиллята на по-
казатели работы установки каталитического кре-
кинга. Для оценки влияния группового состава 
вакуумного дистиллята на групповой состав бен-
зиновой фракции, октановое число бензина и вы-
ходы нестабильного бензина, легкого и тяжелого 
газойля, жирного газа и кокса проведены расчеты 
с использованием разработанной кинетической 
модели. При проведении расчетов технологиче-
ские параметры поддерживались на постоянном 
уровне и соответствовали данным, представлен-
ным табл. 5.

Для расчета были использованы 4 типа вакуум-
ного дистиллята (табл. 8).

Полученные результаты расчета по модели по-
зволили проследить влияние групп УВ (парафины, 
нафтены, ароматические УВ и смолы) на показа-
тели процесса. Результаты расчета представлены 
в виде диаграмм на рис. 5.

При работе на сырье с  высоким содержани-
ем высокомолекулярных парафинов и  нафте-
нов (сырье 3 и 4), выход нестабильного бензина 

Таблица 4. Материальный баланс установки ката-
литического крекинга

Потоки тн/сут %

Приход
Вакуумный дистилят 6516 100.0

Расход

Нестабильный бензин 3786 58.1

легкий газойль 741 11.4

Тяжелый газойль 603 9.3

Жирный газ 1082 16.6

кокс 279 4.3

Потери 24 0.3
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Таблица 6. групповой состав сырья и продуктов процесса каталитического крекинга, мас.%

Группы углеводородов 
вакуумного дистиллята Мас.% Группы углеводородов легкого газойля Мас.%

Парафины+нафтены 65.4 Парафины+нафтены 21.7

ароматические углеводороды 31.1 ароматические углеводороды 76.6

Смолы 3.5 Смолы 1.7

Группы углеводородов бензина % мас Группы углеводородов тяжелого газойля % мас

Парафины 4.4 Парафины+нафтены 18.9

изопарафины 31.2 ароматические углеводороды 73.1

Олефины 19.1 Смолы 6.0

Нафтены 10.6
асфальтены 2.0

ароматические углеводороды 34.7

Таблица 5. Параметры технологического режима реактора каталитического крекинга

Параметры процесса Значение

Расход вакуумного дистиллята на установку, м3/ч 378.22

Суммарный расход пара в реакционную зону лифт-реактора, кг/ч 7898.04

Суммарный расход пара в зону десорбции, кг/ч 7852.6

Температура на выходе из баллистического сепаратора, °C 521.4

Температура на входе реактор, °C 303.7

Температура в зоне вывода регенерированного катализатора, °C 690.6

Давление, кгс/см2 1.4

Соотношение катализатор: сырье, тнкат/тнсырья 5.56

Таблица 7. Сравнение расчетных значений по выходу продуктов и  групповому составу бензина 
с экспериментальными, Δ – погрешность

По выходу продуктов, мас.% По групповому составу бензина, мас.% масс
Поток установки Эксп. Расчет Δ группа углеводородов Эксп. Расчет Δ

Бензин 58.10 58.19 0.3 Парафины 4.40 4.42 0.5

легкий газойль 11.40 11.41 0.1 изопарафины 31.20 31.10 0.3

Тяжелый газойль 9.30 9.29 0.1 Олефины 19.10 19.30 1.0

кокс 4.30 4.33 1.0 Нафтены 10.60 10.56 0.4

Жирный газ, в т. ч. 16.60 16.68 0.5 ароматические 
углеводороды 34.70 34.50 0.6

ППФ 34.60 34.70 0.3

ББФ 31.33 31.45 0.4 Октановое число 91.50 91.59 0.5
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наибольший (59.0 и 60.4%): бензин, при этом, ха-
рактеризуется высоким октановым числом по мо-
торному методу 83 и 84. Выход газообразных про-
дуктов на таком сырье выше (16.8 и 17.3%), чем 
при работе на сырье с повышенным содержанием 
ароматических углеводородов (сырье 1,2) – 16.0 
и 16.5%.

При высокой концентрации ароматических УВ 
(38.0% мас) и смол (4.0% мас) в сырье каталитиче-
ского крекинга (сырье 1, 2), выход бензина ниже 
(57.1 и 58.1%); бензин, при этом характеризуется 
высоким значением октанового числа по мотор-
ному методу (84 и 83), относительно других ти-
пов сырья. кроме того, при работе на таком сырье 

Таблица 8. Состав сырья для расчета по модели, мас.%

групповой состав сырья 1 2 3 4

Насыщенные углеводороды, мас.% 58.9 65.1 66.7 72.5

ароматические углеводороды, мас.% 38.00 30.9 29.9 24.4

Смолы, мас.% 3.2 4.00 3.4 3.1

Соотношение насыщенные УВ: (ароматические УВ+смолы) 1.4 1.9 2.0 2.6

Соотношение насыщенных
углеводородов

к ароматическим

Соотношение насыщенных
углеводородов

к ароматическим

61

В
ы

хо
д 

бе
нз

ин
а,

 %
 м

ас
.

1.4 1.9 2.0 2.6

60
59
58
57
56
55

В
ы

хо
д 

ж
ир

но
го

 г
аз

а,
 %

1.4 1.9 2.0 2.6

17.5
17.0
16.5
16.0
15.5
15.0

В
ы

хо
д 

ле
гк

ог
о 

га
зо

ля
, 

%
 м

ас
.

1.4 1.9 2.0 2.6

13

12

11

10

9

84

О
кт

ан
ов

ое
 ч

ис
ло

 б
ен

зи
на

1.4 1.9 2.0 2.6

83

82

81

80

6

В
ы

хо
д 

ко
кс

а,
 %

1.4 1.9 2.0 2.6

5
4
3
2
1
0

11

В
ы

хо
д 

тя
ж

ел
ог

о 
га

зо
ля

, 
%

 м
ас

.

1.4 1.9 2.0 2.6

10
9
8
7
6
5

Рис. 5. Зависимость выхода продуктов и октанового числа бензина от состава вакуумного дистиллята в процессе 
каталитического крекинга.
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выход легкого (12.5 и 11.3%), тяжелого (10.1 и 9.3%) 
газойля и кокса (4.3 и 4.8%) выше, чем при пере-
работке вакуумного дистиллята с повышенным со-
держанием насыщенных УВ (11.2 и 10.2%).

При этом при работе на сырье № 4 содержание 
кокса низкое (3.8%), что не обеспечивает требуе-
мую температуру катализатора на выходе из реге-
нератора (697 °C) при прохождении следующего 
цикла. Вместе с тем, при работе на сырье, харак-
теризующимся повышенным содержанием смол 
(4.0 мас.%), выход кокса составил 4.8%.

Таким образом, с учетом состава перерабатыва-
емого сырья важно корректировать технологиче-
ские условия работы реактора для регулирования 
выхода целевых продуктов и кокса. Например, для 
увеличения нагрузки по коксу возможно увели-
чить расход шлама и температуру сырья на входе 
в лифт-реактор при изменении кратности цирку-
ляции катализатора и др.

На основании полученных результатов была со-
ставлена формализованная схема превращений, 
компонентами которой являются группы углево-
дородов по гомологическим рядам в соответствии 
с их молекулярной массой и псевдокомпоненты – 
пропан-пропиленовая фракция, бутан-бутилено-
вая фракция, газ и кокс, согласно которой запи-
сана и программно-реализована кинетическая мо-
дель процесса.

кинетические параметры реакций процесса 
каталитического крекинга, определенные в ходе 
решения обратной кинетической задачи, соот-
ветствуют кинетическим закономерностям про-
цесса. Установлено, что реакции циклизации 
олефинов (kпр = 8.8 л ∙ с–1 ∙ моль–1), перераспре-
деления водорода (kпр = 28.0 л ∙ с–1 ∙ моль–1), кре-
кинга парафиновых (kпр = 6.7 ∙ 10–1 с–1), деалки-
лирования нафтеновых (kпр = 4.4 ∙ 10–1 с–1) и аро-
матических углеводородов (kпр =3.0 ∙ 10–1 с–1), 
а также реакции конденсации и коксообразова-
ния (kпр = 2.4 л ∙ с–1 ∙ моль–1, kпр = 3.4 л ∙ с–1 ∙ моль–1, 
kпр = 5.4 ∙ 10–1 л ∙ с–1 ∙ моль–1) протекают с наиболь-
шей скоростью.

абсолютная погрешность расчетов по выходу 
продуктов и групповому составу бензинов не пре-
вышает 5%, что свидетельствует о том, что данная 
модель может быть использована для оптимизаци-
онных и прогнозных расчетов.

С применением кинетической модели процесса 
каталитического крекинга вакуумного дистиллята 
определено, что благоприятным сырьем для про-
изводства высокооктановой бензиновой фракции 
является вакуумный дистиллят, содержащий вы-
сокую концентрацию парафиновых и нафтеновых 
УВ (сырье № 1 и 4), высокие скорости реакций 
крекинга парафинов с образованием изопарафи-
новых УВ, а также перераспределения водорода 

обеспечивают высокую концентрацию высокоок-
тановых компонентов в бензине. Так, при увели-
чении соотношения насыщенных УВ к ароматиче-
ским на 1,2 ед. выход бензиновой фракции увели-
чивается на 3,3 мас.%, при сохранении высокого 
октанового числа бензиновой фракции (84 п.).

кроме того, вакуумный дистиллят, содержащий 
высокую концентрацию ароматических углеводо-
родов (сырье № 1), способствует большему выхо-
ду легкого газойля. Повышенное содержание смол 
в сырье способствует увеличению скорости реак-
ции коксообразования (сырье № 3).
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