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Введение
Процесс дегидрирования изоамиленов в изопрен 

в промышленных условиях, как правило, осущест-

вляется в адиабатических реакторах со стационар-

ным слоем железокалиевого катализатора. Реакция 

дегидрирования является эндотермичной, обрати-

мой и сопровождается увеличением объема вследс-

твие выделения водорода, поэтому для смещения 

равновесия в сторону образования продукта необ-

ходимо проводить процесс при возможно более низ-

ких давлениях и уменьшать парциальное давление 

водорода [1]. С целью подвода тепла в зону реакции 

и снижения парциального давления водорода про-

цесс проводят в присутствии водяного пара. Другой 

его функцией является удаление с поверхности ка-

тализатора продуктов олигомеризации путем их га-

зификации [2]. 

В условиях промышленного процесса все изоме-

ры изоамилена дегидрируются до изопрена:

2-метилбутен-1(γ-i-C5H10) ↔
↔ i-C5H8 + H2 + 131 кДж/моль;
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3-метилбутен-1(α-i-C5H10) ↔
↔ i-C5H8 + H2 + 123,4 кДж/моль;

2-метилбутен-2(β-i-C5H10) ↔
↔ i-C5H8 + H2 + 137,6 кДж/моль.

Кроме основной реакции дегидрирования про-

текают побочные процессы:

— разложение изоамиленов и изопрена с образо-

ванием углеводородов С1—С4, С6, СО2 и кокса;

— изомеризация изоамиленов в амилены, при-

чем образовавшиеся нормальные углеводороды де-

гидрируются в пиперилен, который частично де-

гидроциклизуется в циклопентадиен. 

В жестких условиях эксплуатации катализатора 

происходит постепенное отложение углерода (кокса) 

на его поверхности, что приводит к блокированию 

активных центров. Поэтому периодически, по ме-

ре снижения активности катализатора, проводится 

регенерация катализатора перегретым водяным па-

ром. В процессе регенерации протекают следующие 

реакции:

Скокс + 2 Н2О → СО2 + Н2. 

Для понимания физико-химической сущности 

процесса дегидрирования, определения условий его 

промышленной реализации и последующей опти-

мизации режимов эксплуатации химического реак-

тора необходимо разработать его математическую 

модель.
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Замкнутая математическая модель процесса де-

гидрирования, включающая численные значения 

кинетических параметров, была предложена в ра-

ботах [3, 4]. На ее основе в рамках схемы реактора 

идеального вытеснения авторами было проведено 

успешное моделирование процесса дегидрирова-

ния изоамиленов на саморегенерирующихся желе-

зокалиевых катализаторах как в изотермических 

(лабораторные испытания), так и в адиабатичес-

ких (промышленные реакторы) условиях. Указан-

ные исследования проводились в предположении 

о равнодоступности поверхности катализатора. 

Как следствие, математическая модель не содержа-

ла данных о размере частиц катализаторного слоя. 

Однако лабораторные испытания, проводимые с 

использованием гранул катализатора различного 

фракционного состава, демонстрируют наличие 

зависимости скорости реакции от размера гранул. 

Это позволяет предположить, что каталитическая 

реакция проходит во внутреннем диффузионном 

режиме [5, 6]. Отсюда, в частности, следует, что ки-

нетические параметры, полученные в результате 

стандартных лабораторных испытаний с приме-

нением сферических зерен катализатора размером 

1—2 мм, не могут непосредственно использоваться 

при моделировании промышленных реакторов, в 

которых загружают цилиндрические гранулы диа-

метром 4 мм и длиной 10—20 мм. 

Учет лимитирующего влияния на кажущуюся 

скорость реакции диффузионного потока от повер-

хности вглубь зерен катализатора является, на наш 

взгляд, необходимым элементом разрабатываемой 

математической модели. В настоящей работе пред-

ставлен простейший вариант модели, в котором 

учитывается лишь основная (обратимая) реакция 

превращения изоамиленов в изопрен. Вторичная 

реакция крекинга изопрена с образованием углево-

дородов С2—С3, диоксида углерода и коксовых отло-

жений на поверхности катализатора не принимается 

во внимание. Несмотря на чрезмерную схематиза-

цию подобного подхода, полагаем, что он является 

необходимым шагом, позволяющим оценить воз-

можности диффузионной модели для описания 

макрокинетики изучаемого процесса. В то же вре-

мя, пренебрежение вторичными реакциями вполне 

допустимо для оценки его основной характеристи-

ки — коэффициента конверсии Z, определяемого 

как отношение прореагировавшей в реакторе массы 

изоамиленов к их массе на входе в реактор. Дейс-

твительно, согласно фактическим данным в реак-

цию крекинга вступает лишь малая (порядка 10 %) 

часть образовавшегося изопрена. Соответствующее 

незначительное снижение его концентрации слабо 

сказывается на скорости обратной ветви основной 

реакции. Дезактивация реактора из-за коксовых 

отложений начинает проявляться лишь лишь после 

пробега, в лабораторных испытаниях ею можно пре-

небречь. С другой стороны, для реакторов с саморе-

генерирующимся катализатором, через некоторое 

время (порядка недели) после начала эксплуатации 

скорость регенерации катализатора компенсирует 

накопление коксовых отложений. Начиная с этого 

момента дальнейшее изменение содержание кокса 

не наблюдается. Согласно [4] критическое содержа-

ние кокса равно примерно 0,012 гкокс/гкат. Величи-

на падения активности ϕ, определяющая снижение 

константы скорости основной реакции достигает 

при этом 0,41 [4]. Поэтому соответствующая коррек-

тировка константы скорости основной реакции поз-

воляет использовать для нахождения Z простейшую 

диффузионную модель в достаточно широком вре-

менном диапазоне (от недели до трех месяцев) рабо-

ты промышленного реактора. Ограничение связано 

с медленно протекающим необратимым процессом 

вымывания калия из катализатора при газификации 

кокса в ходе регенерации. Вызванное им медленное 

падение активности ϕ в ходе эксплуатации реактора 

в данной работе не учитывается.

Математическая модель

Основной расчетной характеристикой модели 

является массовая доля xa, кг/кг, изоамиленов (изо-

С5H10) в реакционной газовой смеси в данном сече-

нии z, м, реактора. Координата z отсчитывается от 

входного сечения внутрь слоя катализатора. Приняв 

схему реактора идеального вытеснения, имеем для 

xa следующее дифференциальное уравнение:

. (1)

Здесь S — площадь поперечного сечения реактора, 

м2; G — массовый расход сырья, кг/с; W — кажуща-

яся скорость основной реакции, равная массе изоа-

миленов, прореагировавших за единицу времени в 

единице объема реактора, кг/(м3·с). Основная сум-

марная реакция 

сопровождается образованием изопрена (b) и водо-
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рода (c). Их массовые доли xb и xc подсчитываются 

через xa как

 (2)

Молекулярные массы участвующих в реакции 

веществ обозначаются M. Верхний индекс 0 указы-

вает на значения, относящиеся к входному сечению 

реактора. Изменение температуры вдоль адиабати-

ческого реактора связано исключительно с погло-

щением тепла в ходе реакции. Используя аналогию 

между процессами тепло- и массопереноса можно 

показать, что температура T выражается через кон-

центрацию xa аналогичным (2) образом

.  (3)

Здесь Q — теплота реакции, Дж/моль; α — массовая 

концентрация реагирующей смеси в общем потоке 

(смесь + пары воды) газа; c — теплоемкость газа, 

Дж/кг·C, которую в силу малости α можно отож-

дествлять с теплоемкостью паров воды. При типич-

ных температуре и степени разбавления сырья пара-

ми воды константа T
*
 является величиной порядка 

–143 C.

Пористость гранул катализатора 0,4 и их внут-

ренняя поверхность в сотни и тысячи раз превы-

шает внешнюю. Поэтому реакция дегидрирования 

происходит, главным образом, внутри гранул. Пос-

тупление изоамиленов внутрь зерна и отвод продук-

тов реакции из зерна в объем пор обеспечивается 

диффузией. Кажущаяся скорость реакции W опре-

деляется через диффузионный поток q, м/с изоами-

ленов в зерна, приходящийся на единицу внешней 

поверхности зерна:

  (4)

Здесь m — порозность зернистого слоя; ρ — плот-

ность газа, кг/м3; a — радиус зерна, м; d — коэф-

фициент формы, равный 3 — для сферических и 

2 — для цилиндрических зерен. 

Из двух возможных режимов диффузионного 

переноса — внешнего и внутреннего [5, 6] — в рас-

сматриваемом процессе реализуется второй. Это 

следствие того, что рассчитанное по диаметру гра-

нулы диффузионное число Пекле велико как в лабо-

раторных (Pe ~ 10÷102), так и промышленных (Pe ~

~ 102÷103) реакторах. Поэтому [5] для нахождения 

потока q необходимо решить диффузионную зада-

чу о распределении массовых концентраций Xa, Xb, 

Xc реагентов внутри зерна, считая концентрации на 

внешней поверхности зерна такими же как в филь-

трационном потоке. Для зерен сферической формы 

задача имеет вид:

  (5)

  (6)

  (7)

Здесь Deff — эффективный коэффициент диффузии 

[6], м2/с; V — истинная скорость реакции, с–1. При 

записи (5) учтено, что коэффициенты диффузии 

изоамиленов и изопрена в парах воды близки друг к 

другу, в то время, как коэффициент диффузии водо-

рода на порядок больше. Последнее обстоятельство 

позволяет считать, что диффузия молекул водорода 

происходит мгновенно и, следовательно, его кон-

центрация внутри зерна равна концентрации на по-

верхности (последнее равенство в (5)). После реше-

ния задачи (5)—(7) диффузионный поток находится 

по формуле:

  (8)

Второе равенство в (8) получено интегрировани-

ем первого из уравнений (5) с использованием гра-

ничного условия (6).

Конкретизация задачи (5)—(7) предполагает за-

дание кинетики реакции, т.е. зависимости скорости 

реакции V от концентраций Xa, Xb, Xc, температуры 

T и давления p. В данной работе принимается про-

стейшее кинетическое соотношение вида

  (9)

Константа скорости прямой реакции k+ опреде-

ляется через константу скорости реакции V+, с–1 при 

базовой температуре T0 = 600 °С и энергию актива-

ции E+ , Дж/моль по формуле:

  (10)
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Константа скорости обратной реакции k– выра-

жается через константу равновесия p–, Па реакции 

при базовой температуре и энергию активации E–, 

Дж/моль по формуле:

 (11)

Обратимся к решению задачи (5)—(7). Линейная 

комбинация первых двух уравнений в (5) позволяет 

представить концентрацию изопрена внутри зерна в 

виде Xb = xb + (1 – δ)(xa — Xa). Используя это соотно-

шение совместно с (2), выразим скорость реакции V 

как функцию концентрации Xa

.  (12)

Подставляя (12) в первое из уравнений (5) прихо-

дим к линейной задаче для отыскания профиля Xa(r) 

концентрации изоамиленов внутри зерна. Линей-

ность позволяет выписать аналитическое решение 

задачи (5) и, произведя интегрирование в (8), пред-

ставить окончательное выражение для кажущейся 

скорости реакции в виде

  (13)

Здесь ψ — аналог безразмерного параметра Тиле (5) 

  (14)

функция w(ψ) — степень использования катализа-

тора — имеет в случае сферических зерен вид:

.  (15)

Для цилиндрических зерен вместо (15) надлежит 

использовать формулу:

  (15а)

в которой через I0, I1 обозначены модифицирован-

ные функции Бесселя нулевого и первого порядков. 

В обоих случаях w(0) = 1, что указывает на полное 

использовании катализатора в случае зерен малого 

размера (a → 0). При этом кажущаяся скорость реак-

ции с точностью до множителя αρ(1 – m) совпадает с 

истинной. Для крупных по размеру зерен (больших 

параметрах Тиле ψ > 5) степень использования w ка-

тализатора можно представить в виде 3ψ–1 и 2ψ–1для 

сферы и цилиндра, соответственно.

Математическая модель процесса дегидрирова-

ния изоамиленов в реакторах с неподвижным зер-

нистым слоем включает в себя уравнения (1)—(3), 

(10), (11), (13)—(15) и дополняется уравнением состо-

яния идеального газа для водного пара,

ρ = pMH2O/RT  (16)

которое позволяет при известном распределении 

давления p(z) в реакторе рассчитать массовую кон-

центрации изоамиленов xa(z) и соответствующее из-

менение коэффициента конверсии Z(z) = (x0
a – x(z))/

x0
a вдоль оси реактора. 

Адаптация модели

Представленная математическая модель весьма 

компактна: она включает лишь пять адаптационных 

параметров, v+, ρ–, Deff, E+, E–. Заметим, что пред-

ложенная в [3, 4] модель содержит впятеро больше 

таких параметров. Малое число свободных пара-

метров позволяет легко настроить модель по резуль-

татам небольшого числа лабораторных испытаний. 

Лабораторные испытания проводились в изотер-

мическом реакторе диаметром 25 мм проточного ти-

па с объемом загрузки катализатора КДОМ 40 см3, 

высота катализаторного слоя 140 мм, температура 

реакции от 590 до 620 °С, при объемной скорости 

подачи метилбутенов от 0,3 до 1,35 ч–1, атмосфер-

ном давлении, разбавлении сырья паром, исходя из 

мольного соотношения С5Н10 : Н2О = 1 : 20. Выбор 

катализатора обусловлен тем, что он эксплуатиру-

ется в настоящее время в промышленных реакто-

рах дегидрирования ОАО «Нижнекамскнефтехим». 

После помола исходного материала (цилиндричес-

ких гранул диаметром 4—5 мм), выделялись две 

фракции сферических частиц катализатора с ради-

усом a = 0,75±0,25 мм и a = 1,25±0,25 мм.

Первая серия экспериментов проводилась для 

каждой из двух фракций при базовой температуре 

T = 600 °С и объемной скорости подачи сырья 1 ч–1. 

Вторая серия экспериментов проводилась для фрак-

ции с радиусом частиц a = 1,25 мм. Температура в 

экспериментах поддерживалась базовой, объемная 

скорость подачи варьировалась от 0,3 до 1,35 ч–1 . 

Описанные два этапа испытаний использовались 

для нахождения первых трех адаптационных пара-

метров: константы скорости реакции V+, константы 
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равновесия p– и эффективного коэффициента диф-

фузии Deff. Расчеты проводились согласно представ-

ленной выше модели. При этом адиабатическое ус-

ловие (3) заменялось изотермическим условием T =

= T0, давление p принималось равным атмосфер-

ному, степень использования катализатора под-

считывалась по формуле (15). Согласование теоре-

тических и экспериментальных данных позволило 

с достаточно высокой точностью найти следующие 

значения определяющих параметров: v+ = 10 с–1, 

p– = 0,051 атм, Deff = 3,1·10–6 м2/с. Качество согласо-

вания представлено на рис. 1. Там же для полноты 

изложения штриховой линией показана теорети-

ческая кривая, соответствующая цилиндрическим 

гранулам диаметра 4 мм, используемым в промыш-

ленных реакторах.

Для нахождения оставшихся двух адаптацион-

ных параметров, энергий активации E+, E–, был 

проведен третий этап испытаний, в котором исполь-

зовались частицы с радиусом a = 1,25 мм, объемная 

скорость подачи сырья фиксировалась равной 1 ч–1, 

температура варьировалась в диапазоне от 590 до 

625 °С. Согласование теоретических и эксперимен-

тальных данных, представленное на рис. 2, позволи-

ло найти E+ = 3·105 Дж/моль, E– = 0,47·105 Дж/моль.

Полезно сравнить полученные в результате ла-

бораторных испытаний значения адаптационных 

параметров с их теоретическими оценками. Пос-

ледние можно получить с помощью эффективного 

коэффициента диффузии Deff, константы равнове-

сия p– и энергии активации E–. 

Эффективный коэффициент диффузии опреде-

ляется [5] как произведение молекулярного коэф-

фициента диффузии, пористости зерна и коэффи-

циента извилистости. Молекулярный коэффициент 

диффузии изоамиленов в парах воды по известной 

формуле [7] при T = 600 °С и атмосферном давлении 

равен Deff = 4,6·10–5 м2/с. Пористость зерен катализа-

тора определена независимо, она равна 0,4. Коэф-

фициент извилистости согласно [5] может варьиро-

ваться в диапазоне от 0,1 до 0,5. Отсюда следует, что 

ожидаемый диапазон изменения эффективного ко-

эффициента диффузии есть Deff = 2÷9·10–6 м2/с . Най-

денное значение Deff = 3,1·10–6 м2/с, как видно, лежит в 

ожидаемых пределах.

Термодинамический расчет параметров p– и 

E– осложнен тем обстоятельством, что на вход в 

реактор подается смесь изоамиленов, точный со-

став которой на практике не всегда контролирует-

ся. Известно, однако, что большая часть, примерно 

2/3 всего состава изоамиленов сырья, приходится на 

изомер 2-метилбутен-2. Для оценки принималось, 

что он составляет 100 % изоамиленов сырья. Конс-

танта равновесия реакции превращения 2-метилбу-

тена-2 в изопрен рассчитывалась на основе изотер-

мы Вант-Гоффа [8]:

Величина ΔG0
T определялась по методу Темки-

на—Шварцмана. При расчете использовались опуб-

ликованные значения стандартных энтальпий об-

разования и энтропий 2-метилбутена-2, изопрена 

[9], водорода [10]. 

Рис. 1. Теоретическая (сплошные линии) и эксперимен-
тальная (маркеры) зависимости коэффициента Z от объем-
ной скорости подачи сырья G0 для сферических зерен 
радиусов 0,75 и 1,25 мм (температура 600 °С, мольное 
разбавления сырья паром 1 : 20). Штриховая линия – 
цилиндрические гранулы радиусом 2 мм

Рис. 2. Теоретическая (сплошная линия) и эксперимен-
тальная (маркеры) зависимость Z от температуры (сред-
ний радиус зерен 0,75 мм, объемная скорость подачи 
сырья 1 ч–1, мольное разбавления сырья паром 1 : 20)
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В результате теоретические данные оказалось 

возможным описать при выборе p– = 0,035 атм, E– =

= 0,98·105 Дж/моль. Как видно, эти значения согла-

суются с найденными при адаптации математичес-

кой модели. 

То обстоятельство, что найденные в процессе 

адаптации значения параметров лежат в ожидаемых 

пределах, говорит в пользу гипотез, лежащих в ос-

нове разрабатываемой математической модели.

Тестирование модели

Для тестирования предложенной математичес-

кой модели обрабатывались фактические результа-

ты эксплуатации промышленных адиабатических 

реакторов проточного типа с неподвижным слоем, 

используемых для производства изопрена на ОАО 

«Нижнекамскнефтехим». Условия процесса дегид-

рирования: температура реакции 570—630 °С, раз-

бавление сырья паром 1 т сырья: 6—7,2 т пара, на-

грузка по сырью (изоамиленовая фракция) 2—11 т/ч. 

Регенерации проводят при температуре 640—660 °С 

в течение 4—6 ч. Изоамиленовая фракция, поступа-

ющая на дегидрирование, имела следующий состав, 

мас.%:

изоамилены  .....................................................≥ 80,0

изопрен  ...................................................... ≤ 2,0

диметилформамид  ..................................≤ 0,02

общая сера  ..............................................≤ 0,002

хлор-содержащие соединения  ............≤ 0,0005

Для обработки были выбраны данные по началь-

ному (1,5—2 мес.) этапу эксплуатации реакторов на 

8 и 50 т катализатора (обозначены как 8А и 50, со-

ответственно). Кроме того, использовались данные 

(8В) по эксплуатациии 8-тонного реактора непос-

редственно после двухмесячного холодного простоя. 

Практически ежесуточно условия эксплуатации 

реакторов изменялись. Разброс условий эксплуа-

тации и коэффициента конверсии Z представлен в 

таблице. Данные по входной температуре, расходу, 

степени разбавления, давлению на входе и выходе 

из реактора, а также коэффициент конверсии изме-

рялись раз в сутки. Разброс Z даже в одних и тех же 

условиях эксплуатации оказался весьма велик; он 

оценивается нами в 4—5 %. Тем не менее, значения 

Z никак не фильтровались, и обработке подвергался 

полный массив входных данных.

Входными параметрами модели являлись из-

меренные температура на входе в реактор, расход 

сырья, степень разбавления сырья водным паром 

и давление на входе и выходе из реактора. Послед-

ние использовались нами для задания линейного 

профиля давления в реакторе. Состав сырья (мас-

совые доли изоамиленов и изопрена), к сожалению, 

не был достоверно известен, поэтому во всех рас-

четах использовались средние величины массовых 

концентраций изоамилена и изопрена в сырье xa
0 =

= 83 %, xb
0 = 2 %. Внутренние параметры модели, v+, 

ρ–, Deff, E+, E– были найдены ранее по результатам 

лабораторных испытаний, степень использования 

катализатора подсчитывалась по формуле (15). На 

выходе из модели определялся коэффициент кон-

версии, соответствующий текущим входным дан-

ным. Единственным дополнительным параметром, 

позволяющим согласовать теоретический коэффи-

циент конверсии Zтеор с фактическим Zэксп, была ве-

личина ϕ падения активности. Пропорционально ей 

уменьшалась найденная по лабораторным данным 

константа V+ скорости прямой реакции. Результа-

ты такого согласования для данных по 8-тонному 

реактору представлены на рис. 3 и 4. Аналогичного 

качества согласования удается добиться и для 50-

тонного реактора.

Найденные в результате согласования значения 

ϕ = 0,38 и ϕ = 0,44 для послепускового периода экс-

плуатации 8- и 50-тонного реактора соответственно 

оказались близки к значению ϕ = 0,41, приведен-

ному в работе [4]. Значение ϕ = 0,2 для начального 

периода эксплуатации реактора 8 т после холодного 

простоя почти вдвое меньше их, что согласуется с 

литературными данными [11].

Для выяснения погрешности теоретического опи-

сания изучаемого процесса пара значений (Zтеор, 

Условия эксплуатации реакторов

Реактор Объем, м3 Температура 
на входе, °С Расход сырья, т/ч Степень разбавления паром, т/т Z, %

8А 6,28 600–633 2,0–4,0 6,0–9,0 32–41

8В 6,28 624–637 2,5–3,0 6,2–9,0 34–42

50 35,0 600–612 8,0–11,0 5,9–7,0 35–44
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Zэксп) изображалась точкой в соответствующей 

плоскости (рис. 5). При этом первая неделя работы 

реактора не принималась в расчет. Очевидно, что 

идеальному соответствию теории с экспериментом 

отвечает прямая, проходящая через нуль с единич-

ным наклоном. На рис. 5 она изображена сплош-

ной линией. Пунктирные линии отвечают отно-

сительному отклонению теории от эксперимента 

в 5 %. Как видно из представленных на рис. 5 дан-

ных согласие теории с экспериментом оказывается 

удовлетворительным во всех трех рассмотренных 

случаях. 

Выводы

1. Предложена и адаптирована по результатам 

лабораторных испытаний простейшая математи-

ческая модель дегидрирования изоамиленов в реак-

торах с неподвижным слоем катализатора, учиты-

вающая размер гранул катализатора, эффективный 

коэффициент диффузии, константы скоростей и 

энергии активации прямой и обратной реакции. 

2. С помощью предложенной модели возможно 

описать имеющийся обширный фактический ма-

териал по эксплуатации промышленных адиабати-

ческих реакторов проточного типа с неподвижным 

слоем катализатора. 

3. Ограниченность модели, связанная с учетом 

лишь основной реакции дегидрирования изоами-

ленов в изопрен, не позволяет пока обоснованно 

предлагать оптимальные стратегии эксплуатации 

промышленных реакторов. Это задача ближайше-

го будущего, что связано с естественным развитием 

модели в направлении учета вторичных реакций и 

процесса дезактивации катализатора.

Работа выполнена при поддержке 

Министерства Российской Федерации (Минобрнауки).
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Введение
Увеличение потребления энергии, истощение 

запасов ископаемого топлива, а также проблемы, 

связанные с глобальным потеплением климата и за-

грязнением окружающей среды привели к необхо-

димости поиска альтернативных источников сырья 

[1]. Наиболее перспективным источником сырья для 
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получения простых сахаров и, затем, биобутанола, 

а также продуктов микробиологического синтеза 

в России является целлюлозосодержащее сырье и 

его отходы: быстрорастущие многолетние растения 

(например, тополь, осина), лесосечные, целлюлоз-

но-бумажной и лесо-химической промышленнос-


