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催化汽油加氢改质工艺集总动力学模型研究 

 

欧阳福生,  沈佳颖,  王永前,  徐祺鸿 

(华东理工大学 石油加工研究所, 上海 200237) 

 

摘  要：根据石油催化加氢反应机理催化汽油加氢改质 M、DSO 反应段工艺特点，将催化重汽油馏分划分为芳烃，烯

烃，环烷烃，异构烷烃，正构烷烃 5 个集总，将实验室微型反应器作等温处理，分别建立了 M 和 DSO 两个反应段的

5 集总动力学模型。以催化重汽油馏分为原料在小型管式固定床反应器中进行改质的实验数据为基础，基于 MATLAB

平台，采用龙格库塔法和遗传算法求取了 M 段和 DSO 段的动力学参数。从动力学角度上诠释了 M-DSO 工艺在催化

汽油改质效果上优于 DSO-M 工艺。模型验证结果表明，所建立的模型是可靠的。在考虑反应器轴向温度变化的情况

下，所建模型可为 M-DSO 工业装置的模拟优化提供良好指导。 
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Study on the Lumped Kenitic Model for FCC Gasoline Hydro-Upgrading Process 
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(1. Research Center of Petroleum Processing, East China University of Science and Technology, 

Shanghai 200237, China) 

 

Abstract:  Based on catalytic hydrogenation mechanism and features of M and DSO processes in fluid 

catalytic cracking (FCC) gasoline production, heavy fractions of FCC gasoline was lumped into aromatic 

hydrocarbon, olefin, naphthene, isoparaffin and paraffin. The experimental microreactor was assumed as an 

isothermal reactor and 5-lumping models for M and DSO processes were established. Kinetic parameters of M 

and DSO processes were calculated by Runge-kutta method and genetic algorithm with MATLAB using 

experimental data from a small-scale tubular fixed bed reactor. Kinetic results indicate that the M-DSO process 

is better than the DSO-M process in FCC gasoline upgrading. Moreover, validation results show that the models 

established are reliable. Considering temperature variation in the axial direction of reactors, the model 

established provides good guidance for simulation and optimization of commercial M-DSO units. 
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1  前    言 

环保要求的不断提高，推动了汽油质量升级，尤其是在硫含量、烯烃含量、芳烃含量限值方面提出

了更高要求。由于原油重质化、劣质化程度的提高，使得作为重油轻质化主要工艺的催化裂化(FCC)尤其

是重油催化裂化的汽油中烯烃含量和硫含量较高。我国调和汽油组分有 70% 以上来源于催化裂化汽油[1]，

因此，对 FCC 汽油进行改质是提升汽油品质的关键。国内外开发了一系列针对 FCC 汽油的临氢改质工

艺，譬如 SCANfining[2]、OCT-MD[3]、RSDS-Ⅱ[4]、Prime-G+[5]等工艺。其中 DSO-M 工艺能起到良好的

脱硫和降烯烃效果，该工艺主要是对 FCC 汽油的重馏分进行加氢改质处理[6]。但采用该工艺后，汽油辛

烷值损失达 1.7 个单位，严重影响了企业经济效益。M-DSO 工艺[7]是将 DSO-M 工艺的 DSO 反应段与 M

                                                        
收稿日期：2017-08-24；修订日期：2017-12-06。 

作者简介：欧阳福生(1964-)，男，江西赣州人，华东理工大学教授，博士。通讯联系人：欧阳福生，E-mail：ouyfsh@ecust.edu.cn 



第 32 卷第 1 期                  欧阳福生等：催化汽油加氢改质工艺集总动力学模型研究                              125 

O(2) A(1) 

nP(5) iP(4) N(3) 

k9 

k6 k3 

k4 

k1 k2 
k8 

k7 

k10 

k5 

图 1  M 段集总反应网络 

Fig.1  Lumped reaction network of the M stage for gasoline 

catalytic upgrading 

O(2) A(1) 

nP(5) iP(4) N(3) 

k9 

k6 k3 

k4 

k1 k2 
k8 

k7 

k10 k11 

k5 

图 2  DSO 段集总反应网络 

Fig.2  Lumped reaction network of the DSO stage for gasoline 

catalytic upgrading 

反应段次序对换。工业运行结果显示，M-DSO 组合工艺使得 FCC 汽油脱硫降烯烃效果不降低同时，辛

烷值还提高了 0.8 个单位。 

在已有的 FCC 汽油加氢改质动力学模型中[8~12]，要么仅涉及烯烃加氢饱和反应，要么仅考虑烯烃的

异构化和芳构化反应，未涉及除烯烃以外的其它烃类反应，也没有针对实际汽油各烃类组分来建立动力

学模型，因而在反应网络上对整个体系的反应考虑不够全面，从而对整个催化汽油加氢改质过程的模拟

优化指导作用有限。另一方面，尽管催化汽油改质由 DSO-M 方案调整为 M-DSO 方案取得了较为理想的

效果，但其内在反应规律的变化、工艺条件的影响等方面所知甚少。本研究在较全面考虑实际 FCC 汽油

所发生各类反应基础上，期望分别通过对 M 和 DSO 反应段中各种烃类的动力学行为研究，从动力学的

角度阐明 M-DSO 工艺优于 DSO-M 工艺，并用 M-DSO工艺模型对过程进行模拟和操作优化指导，更好地

发挥其在汽油清洁化中的作用。 

    M-DSO 中 M 段催化剂为芳构化降烯烃辛烷值恢复催化剂，其提高汽油辛烷值的主要反应机理是正

构烷烃的异构化和烷烃分子的芳构化[13,14]。DSO 段催化剂主要用于催化汽油的加氢脱硫，该催化剂的低

温脱硫活性较高，脱硫选择性好，辛烷值损失小[15]。 

 

2  集总反应网络和动力学方程的建立 
    由于 DSO-M 和 M-DSO 工艺的汽油收率近 99%，因此，忽略汽油裂化产生的气体。目前催化汽油通

常采用 PONA 法分析其组成。相同碳数时，辛烷值由高到低的排序是：芳烃 > 异构烷烃 > 环烷烃 ≈烯

烃 > 正构烷烃。从不同烃类对汽油辛烷值的贡献考虑，本研究将汽油划分为芳烃(A)，烯烃(O)，环烷烃

(N)，异构烷烃(iP)，正构烷烃(nP)5 个集总模型。根据催化加氢机理和 DSO、M 两个反应段工艺特点，

分别建立了针对 M 段和 DSO 段的汽油反应网络(见图 1~2)。 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

对模型方程作以下假定： 

(1) 从目前(烃类)集总反应动力学研究文献看，通常将所有反应均作为一级反应来考虑。本研究将所

有反应均作为一级反应来考虑[11]。 

(2) 所有反应所处活性中心具有相同的活性。 

(3) 反应器为管式固定床反应器，可近似地看作理想平推流反应器，忽略质点内扩散。 

(4) 由于有循环氢保护，可保证催化剂活性相对比较稳定，因此忽略催化剂失活的因素。 

由于实验过程中催化剂装填量只有 50 mL，因此，假定反应器轴向上无温度变化。但模型应用于工

业轴向反应器时，必须考虑轴向温度的变化，沿轴向高度积分来进行物料衡算和热量衡算。根据连续方

程[16]， 
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当只考虑单个反应时，j 集总在一级反应中消失的速率应正比于 j 集总的浓度 ρaj 和催化剂对气体体

积的质量密度 ρc/ε。所以，j 集总的反应速率 rj 为： 

  c
j j j

ρ
r K ρa

ε
    
 

                                   (2) 

化解得到基本反应方程： 

j
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3  实验部分 

实验在管式固定床催化汽油加氢小试装置上进行，以重油催化的汽油全馏分经分馏塔切割得到的重

汽油馏分为实验原料(以下简称初始原料)。 

实验所得到的烃类组成采用 PONA 方法分析，利用 AglientGC-7890 气相色谱分析仪，检测器为 FID

氢火焰离子化检测器。分析条件为：FID 检测器，载气为氮气，柱前压 30 mLmin1 恒流，色谱柱为 3 mm2 

m 的不锈钢填充柱，内装固定液(OV-1)；柱温 140℃，检测器温度 250℃，进样器温度 250℃，进样量 0.3 

L。同时，其自带软件根据汽油组成的分析结果，可直接计算出汽油的研究法辛烷值(RON)。 

对于 M-DSO 组合工艺实验，先以初始原料为进料，编号为 0#，催化剂为 M，反应压力 2.0 MPa，空

速 1.0 h1，反应温度分别 350、370、390℃，将出料依次编号为 1#，2#，3#。以 1#，2#，3# 实验产物

分别为 DSO 段进料，催化剂为 DSO，反应压力 2.3 MPa，空速 2.0 h1。当 DSO 段进料为 1# 时，分别在

反应温度 240、260、280℃下实验，将出料依次编号为 4#，5#，6#。当 DSO 段进料为 2#，3# 时，以此

类推。同理，对于 DSO-M 组合工艺实验，先以初始原料 0# 为进料，催化剂为 DSO，反应压力为 2.3 MPa，

空速为 2.0 h1，反应温度分别为 240、260、280℃，将出料依次编号为 13#，14#，15#；以 13#，14#，

15#实验产物分别为 M 段进料，催化剂为 M，反应温度分别为 350、370、390℃，反应压力 2.0 MPa，空

速 1.0 h1，将出料依次编号为 16#~24#。表 1 列出了 M-DSO 过程与 DSO-M 过程的实验数据的烃类组成

分析。 

表 1  烃类组成分析 

Table 1  Components of gasoline 
No. A / %(wt) O / %(wt) N / %(wt) iP / %(wt) nP / %(wt) RON 

0# Feedstock 34.41 20.23 16.78 23.89 4.69 85.72 
1# M350 33.86 14.58 17.28 28.1 6.18 86.92 
2# M370 34.26 16.68 16.4 26.91 5.75 87.06 
3# M390 34.11 15.8 16.61 27.17 6.32 88.09 
4# M350-D240 33.94 11.87 17.87 29.82 6.51 86.28 
5# M350-D260 33.47 9.4 18.76 31.43 6.94 86.02 
6# M350-D280 33.33 6.96 19.63 32.92 7.16 85.96 
7# M370-D240 33.7 11.46 17.92 30.26 6.66 86.46 
8# M370-D260 33.82 9.91 19.2 31.06 6.01 86.67 
9# M370-D280 33.48 6.92 19.85 32.83 6.92 85.97 

10# M390-D240 34.13 12.81 17.31 28.88 6.88 87.27 
11# M390-D260 34.6 10.11 18.1 30.06 7.13 86.87 
12# M390-D280 34.61 8.19 19.12 31.05 7.03 86.29 
13# D240 33.02 14.23 17.35 28.72 6.68 84.14 
14# D260 33.02 12.72 17.83 29.42 7.01 84.06 
15# D280 32.68 10.28 18.5 31.28 7.25 83.84 
16# D240-M350 33.11 12.43 17.39 29.84 7.23 85.66 
17# D240-M370 33.24 12.15 17.27 29.8 7.54 86.05 
18# D240-M390 33.39 12.95 17.18 29.12 7.36 86.33 
19# D260-M350 33.18 11.32 17.67 30.59 7.26 85.25 
20# D260-M370 32.86 11.38 17.78 30.5 7.48 85.5 
21# D260-M390 33.45 10.07 17.99 30.88 7.61 85.69 
22# D280-M350 32.8 8.24 18.9 32.36 7.71 84.75 
23# D280-M370 32.94 9.31 18.53 31.51 7.71 84.9 
24# D280-M390 32.98 9.33 18.35 31.49 7.85 85.29 

    表 2 列出了两种组合工艺的实验结果。可以发现，与原料油相比，采用 DSO-M 工艺，汽油辛烷值

略有损失，而采用 M-DSO 工艺，汽油辛烷值提高约 0.5 个百分点，表明将 DSO-M 工艺改为 M-DSO 工
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图 3  模型求解流程框图 

Fig.3  Flow chart of kinetic parameter calculation 

艺可以提高汽油辛烷值。从烃类组成变化看，M-DSO 工艺的烯烃降低比 DSO-M 多，且烯烃转化为辛烷

值较高的芳烃、异构烷烃和环烷烃比 DSO-M 工艺多，而转化为辛烷值低的正构烷烃比 DSO-M 少，这样

汽油经 M-DSO 工艺处理后的辛烷值得以提高。由于 M 为烃类改质催化剂，可以用于提升辛烷值，具有

一定的异构化和芳构化作用，DSO 为加氢脱硫降烯烃催化剂，DSO-M 工艺为先加氢，烯烃含量大幅下

降，使得 M 改质作用发挥不是特别明显。而 M-DSO 工艺则为先改质，尽可能将部分烯烃转化为高辛烷

值的产物后，余下的烯烃再通过 DSO 工艺进行部分加氢脱除。 

表 2  M-DSO 工艺和 DSO-M 工艺对汽油组成的影响(%(wt)) 

Table 2  Effects of M-DSC and DSO-M processes on gasoline composition (%(wt)) 

Component Feedstock  
Group 1 Group 2 Group 3 

M350-D260 DSO260-M350 M370-D240 DSO240-M370 M370-D280 DSO280-M370 
nP 4.69 6.94 7.26 6.66 7.54 6.92 7.71 
iP 23.89 31.43 30.59 30.26 29.8 32.83 31.51 
O 20.23 9.4 11.32 11.46 12.15 6.92 9.31 
N 16.78 18.76 17.67 17.92 17.27 19.85 18.53 
A 34.41 33.47 33.18 33.7 33.24 33.48 32.94 

RON 85.72 86.02 85.25 86.46 86.05 85.97 84.9 

 

4  模型的求解 
本文利用 MATLAB 平台来编程计算动力学参数。由于龙格库塔法(Runge-Kutta)算法精度高，因此采

用四阶龙格库塔法求解微分方程。一般的迭代方法容易陷入局部极小值循环，而遗传算法(Genetic 

Algorithm)是一种全局优化算法，可以通过模仿自然界的选择与遗传的机理来寻找最优解，因此，采用遗

传优化算法来优化目标函数。目标函数为： 

2
ic ir

1

func ( )
n

i

y y


                                    (4) 

动力学模型参数求解流程见框图 3。计算方法为：结合初始值，给动力学参数赋上初值，利用龙格

库塔法积分，求得产物出口浓度。使用遗传算法优化表函数 func，将计算值浓度与实际值浓度做比较，

看是否在误差要求内，若否，则根据优化的动力学参数调整初值，循环计算，直到获得最优参数。 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

5  两种工艺参数的对比分析 

根据表 1 的 0#，1#，2#，3#，4#，5#，6#，7#，8#，9# 为源数据，求得 M-DSO 工艺的 M 和 DSO

反应段的动力学参数见表 3。根据表 1 的 0#，13#，14#，15#，18#，19#，20#，21#，22#，24# 为源数

据，计算求得的 DSO-M 工艺的 M 和 DSO 反应段的动力学参数见表 4。 
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表 3  M-DSO 工艺和 DSO-M 工艺中 M 改质段的动力学模型参数比较 
Table 3  Comparison of M stage kinetic parameters of DSO-M and M-DSO processes 

No. 
Reaction 
pathway 

Activation 
energy / 
kJmol1 

Pre-exponential 
factor / 

cm3gh1 

Activation 
energy /
kJmol1

Pre-exponential 
factor / 

cm3gh1 
Reaction constant / cm3gh1  

Front M  Back M 
Front M Back M(DSO260- M) 

350℃ 370℃ 390℃ 350℃ 370℃ 390℃ 

1 O-nP 15.64 3.4210 55.99 2.44104 1.67 1.84 2.01 0.49 0.69 0.95 

2 O-iP 4.90 1.1610 50.22 2.20104 4.52 4.66 4.79 1.36 1.84 2.44 

3 nP-iP 51.53 3.07104 46.86 1.27104 1.47 2.00 2.68 1.50 1.99 2.59 

4 iP-nP 60.99 2.91104 57.17 1.90104 0.22 0.32 0.46 0.31 0.43 0.60 

5 N-nP 68.92 4.35104 65.98 9.72104 0.07 0.11 0.16 0.29 0.43 0.62 

6 N-iP 58.93 5.54104 59.77 5.26104 0.64 0.91 1.26 0.51 0.74 1.03 

7 N-O 86.10 1.21106 86.24 1.12106 0.07 0.12 0.20 0.07 0.11 0.18 

8 O-N 36.59 4.96102 58.75 4.66104 0.43 0.53 0.65 0.55 0.79 1.10 

9 O-A 134.41 3.13109 130.97 9.29109 0.02 0.04 0.08 0.10 0.21 0.45 

10 A-N 120.68 1.92109 120.57 2.03109 0.15 0.30 0.60 0.16 0.33 0.65 

11 N-A 230.70 9.98E1017 230.39 8.111017 0.05 0.18 0.67 0.04 0.16 0.58 
 

表 4  DSO-M 工艺和 M-DSO 工艺中 DSO 加氢脱硫段的动力学模型参数比较 

Table 4  Comparison of DSO stage kinetic parameters of DSO-M and M-DSO processes 

No. 
Reaction 
pathway 

 

Activation 
energy / 
kJmol1 

Pre-exponential 
factor / 

cm3gh1 

Activation 
energy /
kJmol1

Pre-exponential 
factor / 

cm3gh1 
Reaction constant / cm3gh1 

Front DSO  Back DSO 
Front DSO Back DSO(M350-DSO) 

240℃ 260℃ 280℃ 240℃ 260℃ 280℃

1 O-nP 34.98 9.80103 44.8 5.89104 2.69 3.66 4.87 1.62 2.40 3.46 

2 O-iP 30.92 1.20104 65.18 1.80107 8.54 11.21 14.43 4.17 7.40 12.60

3 nP-iP 51.44 2.15105 53.99 5.50105 1.25 1.96 2.98 1.40 2.28 3.57 

4 iP-nP 55.95 2.49105 57.32 1.35105 0.50 0.82 1.30 0.20 0.33 0.52 

5 N-nP 70.99 4.51106 59.67 3.07105 0.27 0.50 0.89 0.26 0.44 0.71 

6 N-iP 68.99 6.90106 55.99 2.24105 0.65 1.20 2.11 0.45 0.73 1.16 

7 N-O 87.4 5.90107 73.94 2.10106 0.07 0.16 0.33 0.06 0.12 0.22 

8 O-N 56.18 8.59105 58.12 2.21106 1.64 2.69 4.25 2.68 4.47 7.18 

9 O-A 142.7 4.901011 133.38 1.001013 0.00 0.01 0.02 0.27 0.86 2.54 

10 A-N 95.9 3.05109 68.15 1.86106 0.53 1.23 2.68 0.22 0.39 0.68 

从表 3 分析表明： 

    (1) 随着 M 段反应温度的增加，速率常数增大。从反应速率来看，烯烃加氢饱和生成正构烷烃和异

构烷烃的速率 k1、k2 及正构烷烃异构化速率 k3 远大于其它反应，说明对于 DSO-M 和 M-DSO 两种工艺，

这 3 种反应都是影响 M 反应段的主要反应。M 反应段前置时，k1、k2 明显大于 M 后置，尤其是烯烃加

氢饱和生成异构烷烃反应，但对其它反应速率影响不大。这是因为烯烃保持较高浓度时，正构(异构)烯

烃更容易从催化剂酸性位获得氢质子形成仲(叔)正碳离子，而仲正碳离子容易转化成稳定性更高的叔正

碳离子，这些叔正碳离子失去质子则生成异构烯烃，异构烯烃加氢饱和则成为了高辛烷值的异构烷烃，

使得烯烃生成异构烷烃的反应速度 k2 要大于其他两个反应。另外，M 反应段前置时的环烷烃开环生成异

构烷烃速率，也高于 M 反应段后置。因此将 M 过程前置，可以增强异构化功能，充分发挥 M 催化剂的

部分，弥补辛烷值的损失。 

    (2) M 反应段前置时，烯烃饱和(k1+k2+k8+k9)的反应速率常数明显高于 M 反应段后置，因此，M 段

前置更有利于降低汽油中的烯烃含量。 

(3) 从反应活化能来看，M 反应段前置和后置，影响最大的是烯烃的转化反应，对其它反应的影响

不大。将 M 反应段前置，烯烃饱和生成异构烷烃的活化能明显减小，使异构化反应更易进行。总体而言，

从 M 催化剂的改质作用而言，将 M 过程前置可以更好的提升汽油品质。 

(4) 芳烃具有高辛烷值，但 M 段烯烃和环烷烃生成芳烃的活化能较大，反应速率常数较小，反应不

易发生。因此 M 段催化剂的芳构化功能有待提高。 

从表 4 分析表明： 

(1) 从反应速率来看，在 DSO 段中，烯烃生成正构烷烃 k1、异构烷烃 k2、和环烷烃 k8 以及正构烷
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烃异构化 k3 的反应速率常数都较大，表明烯烃饱和及正构烷烃异构化是 DSO 反应段的主要反应。烯烃

的加氢反应可以降烯烃，脱除硫、氮、氧，但部分烯烃饱和生成了辛烷值最低的正构烷烃，也会造成一

定的辛烷值损失。环烷烃开环生成异构烷烃，正构烷烃异构化则在一定程度上弥补辛烷值损失。 

(2) DSO 段前置时，烯烃转化为芳烃的反应速率远小于 DSO 段后置；芳烃加氢饱和转化为环烷烃的

速率却明显大于 DSO 后置，加速了高辛烷值芳烃的消耗。此外 M 段前置时，烯烃转化为异构烷烃的活

化能(4.90)远小于 DSO 段前置(30.92)，也就是说 DSO 段前置不利于烯烃转化成高辛烷值的异构烷烃。因

而 FCC 汽油经过 DSO-M 工艺改质后会出现辛烷值的下降。 

(3) 从反应活化能来看，Ea2 < Ea1 < Ea3 < Ea3 < Ea7 < Ea6 < Ea5 < Ea8 < Ea10 < Ea9。可以看出，

烯烃直接芳构化的反应是最难进行的。 

(4) DSO 过程烯烃加氢饱和反应的速率常数大于 M 过程，可以看出，DSO 催化剂的主要作用是加氢

脱硫降烯烃。从烯烃的加氢饱和反应速率常数(k1+k2+k8)看，DSO 反应段前置略大于后置过程，说明 DSO

段前置的降烯烃效果略好一些。但从表 3 看，M 段前置的烯烃的加氢饱和反应速率常数远大于 M 后置过

程，综合看出，M-DSO 的组合可以起到更好的降烯烃效果，与实验数据相吻合。 

从处于不同次序的 M 段和 DSO 段的动力学参数比较看，M 段的异构化反应需要原料中有较高的烯

烃组分含量。若 M 段后置，则原料油经加氢脱硫之后，烯烃被大量饱和而含量大大下降，不利于 M 段

改质作用的发挥，不利于汽油辛烷值的提高。而且 M 段前置，M 段的降烯烃效果也有所提高，整体使得

M-DSO 工艺降烯烃效果优于 DSO-M 工艺。另外，由实验数据对比分析可得，优化后的反应产物芳构化

较明显，进一步使得辛烷值提升，从而使得优化后的工艺效益更加好。 

 

6  模型的验证 

利用前面求得的动力学参数，采用表 1 的数据(10#，11#，12#)对 M-DSO 工艺模型进行了验证，采

用表 1 的数据(16#，17#，23#)对 DSO-M 工艺模型进行了验证，结果见表 5 和表 6。模型计算值与实际

值的相对误差均控制在 5% 以内，表明所建立并求解的模型具有良好的外推性和可靠性，可以为催化汽

油加氢改质工艺的模拟和优化提供进一步的指导。 

表 5  M-DSO 模型计算值与实际值的对比 

Table 5  Comparison of experimental and calculated values of the M-DSO process 
 7# 8# 9# 

 
Actual  

value / %(wt) 
Calculated 

value / %(wt) 
Relative  
error / % 

Actual value  
/ %(wt) 

Calculated 
value / %(wt)

Relative 
error / %

Actual value 
/ %(wt) 

Calculated value 
/ %(wt) 

Relative 
error / %

A 34.13 34 0.37 34.6 34.04 1.61 34.61 34.26 1.01 
O 12.81 12.22 4.6 10.11 10.31 1.95 8.19 7.85 4.15 
N 17.31 17.54 1.36 18.1 17.99 0.6 19.12 18.48 3.34 
iP 28.88 29.3 1.46 30.06 30.52 1.54 31.05 32.07 3.29 
nP 6.88 6.94 0.88 7.13 7.14 0.2 7.03 7.35 4.49 

表 6  DSO-M 计算值与实际值的对比 

Table 6  Comparison of experimental and calculated values of the DSO-M process 
 16# 17# 23# 

 
Actual  

value / %(wt) 
Calculated 

value /%(wt) 
Relative 
error / % 

Actual  
value / %(wt)

Calculated 
value /%(wt)

Telative 
error / %

Actual  
value / %(wt) 

Calculated 
value / %(wt) 

Relative 
error / % 

A 33.11 32.88 0.69 33.24 32.81 1.31 32.94 32.44 1.5 
O 12.43 12.84 3.3 12.15 12.38 1.89 9.31 8.97 3.67 
N 17.39 17.23 0.95 17.27 17.21 0.36 18.53 18.17 1.93 
iP 29.84 29.93 0.32 29.8 30.29 1.66 31.51 32.61 3.48 
nP 7.23 7.12 1.56 7.54 7.31 -3 7.71 7.8 1.14 

 
7  结    论 

(1) 根据石油催化加氢反应机理、M-DSO 和 DSO-M 的工艺特点，构建了 M 和 DSO 反应段的集总

反应网络，将实验室微型反应器作等温处理，建立了模型动力学方程。但当模型应用于工业轴向反应器

时，必须考虑反应器轴向温度的变化，沿轴向高度积分进行物料衡算和热量衡算。 

(2) 采用催化重汽油馏分在管式固定床反应装置实验数据，通过参数估计分别求得了 M-DSO 和

DSO-M 工艺 M 和 DSO 反应段模型的动力学参数。从动力学角度诠释了 M-DSO 工艺在降低汽油烯烃和
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提升辛烷值方面优于 DSO-M 工艺。 

    (3) 从对模型参数的验证看，预测值与实际值拟合良好，相对误差均小于 5%，说明所建立的针对

M-DSO 和 DSO-M 工艺的集总动力学模型具有良好的外推性和可靠性，可为开展 M-DSO 工艺的模拟和

优化提供指导。 

 

符号说明： 

aj  气体中 j 集总浓度，gg1 t — 从运转开始算起的时间，h 

Gv — 原料油蒸汽表面(横截面)质量流速，gcm2h1 X — 床层中 x 截面处的无因次相对距离 

Kj —  j 集总的反应速率常数，m3kg1s1 x — 从入口算起的进入反应器的距离，cm 

P — 反应压力，Pa yic — 第 i 个集总的模型计算值 

R — 气体常数，8.314 Jmol1k1 yir — 第 i 个集总的实验值 

rj —  j 集总反应速率，molcm3h1 ε — 床层孔隙率 

SWH — 真实重时空速，h1 ρ — 气体密度，gcm3 

T — 反应温度，K ρc — 催化剂床层密度，gcm3 
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