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研究论文 用于甲苯歧化与犆９芳烃烷基转移过程

先进控制的反应动力学模型

徐欧官，苏宏业，金晓明，褚　健

（工业控制技术国家重点实验室，浙江大学先进控制研究所，浙江 杭州３１００２７）

摘要：针对某实际工业装置，建立了甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转移反应简化机理模型，用于反应过程的监控、优

化及大型轴向流反应器内各物料组成分布的预测；采用四五阶ＲｕｎｇｅＫｕｔｔａ法对模型方程进行了数值求解，并

基于多套稳态平衡数据，采用ＢｒｏｙｄｅｎＦｌｅｔｃｈｅｒＧｏｌｄｆａｒｂＳｈａｎｎｏ （ＢＦＧＳ）优化算法对动力学模型参数进行了估

计；针对不同的进料组成和操作条件，对工业装置进行模拟仿真。结果表明，模型估计值与工业标定值相当吻

合，达到了工业应用的模拟精度要求。所建立的模型形式简单、参数估计方便，适用于工业装置的离线仿真和

在线软测量。
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引　言

甲苯歧化与Ｃ９ 芳烃烷基转移反应是大型芳烃

联合装置中最重要的工艺过程之一，其目的是将直

接用途较少、相对过剩的甲苯和Ｃ９ 芳烃转化成用

途广泛但供应不足的苯和二甲苯，以满足市场需

求。苯和二甲苯需求的不断增长，促进了甲苯歧化

和烷基化工艺的发展，已有多种甲苯歧化与烷基转

移工艺实现了工业化［１２］。

计算机流程模拟技术已成为当今石油化工技术

开发、设计和生产控制的有效手段，其基础是数学

模型，因此数学模型的开发对复杂工业系统至关重

要。国内外已开发了针对多种催化剂的甲苯歧化反

应动力学模型［３６］，但有关甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基

转移反应的研究却较少。Ｗａｎｇ等
［７］研究了纯甲苯

和３种三甲苯异构体在β沸石催化剂上的反应特

性；Ｄａｓ等
［８］研究了工业甲苯和Ｃ９ 芳烃的反应特

性，并提出了相应的反应网络模型；刘红星［９］同时

研究了β沸石催化剂上甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转

移反应的特性和反应动力学。ＨＡＴ０９６型催化剂

上的甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转移反应已获得工业

应用，其反应特性已有研究报道［１０］，但相关的动力

学模型尚未有文献报道。本文旨在开发适用于工业生

产应用的ＨＡＴ０９６催化甲苯歧化和烷基转移反应的

动力学模型，以指导生产设计和优化操作条件。

１　工业甲苯歧化与Ｃ９芳烃烷基转移

反应器建模

１１　歧化与芳烃烷基转移单元工艺流程描述

甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转移单元工艺流程如

图１所示。Ｃ９ 芳烃 （Ｃ９Ａ）与来自芳烃抽提装置

及对二甲苯 （ＰＸ）联合装置吸附分离部分的新鲜

甲苯和本装置的循环甲苯混合，与循环氢和补充氢

一起经加热炉加热至给定温度后，进入反应器进行

歧化和烷基化等复杂反应。反应产物经分离器分离

出富氢气体，大部分富氢气体经压缩机回反应器循

环使用，而液体物料则送入精馏塔脱除轻烃组分，

塔底物料被送至白土塔处理，然后进入苯、甲苯、

二甲苯和重芳烃塔精馏。本研究仅考虑反应器中的

歧化和烷基化反应。

１２　反应网络及其动力学方程

研究表明［８，１１１２］，甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转

移反应体系主要包括歧化、烷基转移、异构化和加

氢脱烷基等反应。对于本文研究的工业反应体系，

进料中的Ｃ９ 芳烃有三甲苯、甲乙苯、正丙苯等几

种同分异构体，还有少量Ｃ１０及以上芳烃。尽管这

一反应体系组分较多，反应过程比较复杂，但其主

反应是甲苯歧化反应与甲苯和Ｃ９ 芳烃烷基转移反

应，主产物为混合二甲苯和苯；副反应主要有烷基

转移、歧化和加氢脱烷基反应，产物为Ｃ６～Ｃ１１等

芳烃和少量的轻烷烃。

Ｄｕｍｉｔｒｉｕ等
［１３］提出了甲苯歧化和烷基化的反

应网络，并讨论了相应的反应机理；Ｄａｓ等
［８］根据

反应产物的分布，提出了工业甲苯和三甲苯物料在

β沸石催化剂上的反应网络；刘红星
［９］详细地分析

了反应过程，提出了简化的反应网络模型。本文研

究 ＨＡＴ０９６型催化剂在工业装置中的甲苯歧化和

烷基转移反应，因装置进料中含有一定数量的Ｃ１０

芳烃，抑制了三甲苯歧化反应生成Ｃ１０芳烃，从而

可减少Ｃ９ 芳烃的损失，提高苯和二甲苯的选择性。

图１　甲苯歧化与Ｃ９ 芳烃烷基转移工艺流程图

Ｆｉｇ．１　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｔｏｌｕｅｎｅｄｉｓｐｒｏｐｏｒｔｉｏｎａｔｉｏｎ

ａｎｄＣ９ａｒｏｍａｔｉｃｓｔｒａｎｓａｌｙｌａｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓ
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鉴于工业歧化和烷基转移反应器进料和出料中Ｃ１０

芳烃的含量基本相同，且其在进料和产物中的含量

均较低，因此可以假定反应体系中不发生三甲苯和

Ｃ１０芳烃的相互转化反应，这就使反应网络的分析

得到简化。

Ｄｕｍｉｔｒｉｕ等
［１３］在研究 ＵＳＹ （ｕｌｔｒａｓｔａｂｌｅＹ）

催化剂上烷基转移反应的特性时指出，产物中几个

异构体特别是二甲苯异构体的含量接近平衡值；在

其他催化剂上亦可得到类似的结果。刘红星［９］对工

业粒度的ＨＡＴ０９８β沸石催化剂进行了类似实验，

指出在一定的温度范围内，产物中异构体的含量与

理论计算值相符。基于异构体的组成稳定，他采用

“集总”方法将同分异构体集总成一种有效物质，

简化了反应模型。对工业装置中的甲苯歧化和烷基

转移反应，亦可采用类似的集总方法，即将异构体

作为单一组分进行其反应动力学的研究，但是从指

导下游装置 （二甲苯的吸附分离装置）生产的角度

来看，应特别关注反应物中苯和对二甲苯的含量。

因此，很有必要将Ｃ８ 芳烃进一步细分为邻二甲苯、

间二甲苯、对二甲苯和乙苯４个同分异构体。有研

究认为［１４］，乙苯与二甲苯３个异构体之间不能直

接转化，必须借助Ｎ８ 桥的作用，因此反应较为困

难。同时有研究表明［１５］，３个二甲苯异构体之间

的异构化反应非常迅速，可以瞬间达到化学平衡；

而乙苯和３个异构体间的反应却非常缓慢，可以不

予考虑。

根据以上分析，本研究在反应网络中将乙苯和

３个二甲苯异构体分开，考虑了３个二甲苯之间的

异构化反应，而忽略了乙苯和二甲苯间的反应，这

是本研究明显区别于现已提出的其他反应网络的不

同之处。根据反应器进料组成和反应物组成的分析

结果，结合以上讨论，提出了如下的简化反应网络

模型。

主反应

（１）

（２）

（３）

（４）

副反应

（５）

（６）

异构化反应

（７）

事实上，在工业甲苯歧化和烷基转移反应体系

中，还同时发生芳环损失和芳环缩合成焦炭的反

应，但由于反应物总量较少，故在建立反应动力学

模型的过程中忽略了此类反应。

严格而言，甲苯歧化和烷基转移反应是复杂的

非均相催化反应，其动力学描述十分复杂。为便于

反应动力学模型的工业应用，借鉴文献对催化重整

反应［１６］和Ｃ８ 芳烃临氢异构化反应的处理方法，将

系统看成拟均相反应体系，建立了简化反应动力学

数学模型和反应器模型。伍登熙等［１７］认为：在氢

分压恒定和氢烃分子比较大的情况下，可将加氢、

脱氢、临氢开环和脱烷基等反应视为一级不可逆反

应，因此本研究所涉及的系统中的芳烃加氢脱烷基

反应可视为一级不可逆反应；对于歧化和烷基转移

反应，则认为带正碳离子的芳烃上的烷基转移到另

一个芳烃分子上的过程为反应的控制步骤，且对

每个芳烃均为一级反应，总表观反应级数为２。

根据以上反应网络，采用 ＨｏｕｇｅｎＷａｔｓｏｎ速率

方程描述整个反应过程，可得到以下反应动力

学方程。

甲苯歧化 （可逆）

狉１ ＝－
ｄ犪Ｔｏｌ
ｄ狋

＝犽１ 犪
２
Ｔｏｌ－

犪Ｂ犪Ｘ
犓（ ）
１

（８）

狉２ ＝－
ｄ犪Ｔｏｌ
ｄ狋

＝犽２ 犪
２
Ｔｏｌ－

犪Ｂ犪ＥＢ
犓（ ）
２

（９）

甲苯和三甲苯烷基转移 （可逆）

狉３ ＝－
ｄ犪ＴＭＢ
ｄ狋

＝犽３ 犪Ｔｏｌ犪ＴＭＢ－
犪Ｘ犪Ｘ
犓（ ）
３

（１０）
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狉４ ＝－
ｄ犪ＴＭＢ
ｄ狋

＝犽４ 犪Ｔｏｌ犪ＴＭＢ－
犪ＥＢ犪ＥＢ
犓（ ）
４

（１１）

甲乙苯加氢脱烷基 （不可逆）

狉５ ＝－
ｄ犪ＭＥＢ
ｄ狋

＝犽５犪ＭＥＢ （１２）

丙苯加氢脱烷基 （不可逆）

狉６ ＝－
ｄ犪ＰＢ
ｄ狋

＝犽６犪ＰＢ （１３）

对于关键组分苯 （Ｂ）、甲苯 （Ｔｏｌ）、丙苯

（ＰＢ）、甲乙苯 （ＭＥＢ）、三甲苯 （ＴＭＢ）、乙苯

（ＥＢ）和二甲苯 （Ｘ），其反应动力学速率方程为

狉Ｂ ＝
ｄ犪Ｂ
ｄ狋
＝０．５狉１＋０．５狉２＋狉６ （１４）

狉Ｔｏｌ ＝－
ｄ犪Ｔｏｌ
ｄ狋

＝狉１＋狉２＋狉３＋狉４－狉５ （１５）

狉ＰＢ ＝－
ｄ犪ＰＢ
ｄ狋

＝狉６ （１６）

狉ＭＥＢ ＝－
ｄ犪ＭＥＢ
ｄ狋

＝狉５ （１７）

狉ＴＭＢ ＝－
ｄ犪ＴＭＢ
ｄ狋

＝狉３＋狉４ （１８）

狉ＥＢ ＝
ｄ犪ＥＢ
ｄ狋

＝０．５狉２＋２狉４ （１９）

狉Ｘ ＝
ｄ犪Ｘ
ｄ狋
＝０．５狉１＋２狉３ （２０）

对于反应速率常数，由Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ方程可得

犽犻 ＝犽０犻ｅｘｐ －
犈犻（ ）犚犜
狆
θ犻
Ｈ （２１）

由于反应体系中氢烃比较大，且反应过程中氢耗较

少，因此假定氢分压不变，这样就可将氢分压纳入

指前因子。式 （２１）中，为催化剂失活函数，由

于催化剂使用寿命较长，一般在４年以上，因此可

假定在较长的一段时间内催化剂的活性恒定。

催化剂ＨＡＴ０９６在某一工业装置上的反应性

能指标如图２所示。由图可知，该催化剂的活性比

较稳定，所以反应速率常数的表达式可简化为

犽犻 ＝犽０犻ｅｘｐ －
犈犻（ ）犚犜

（２２）

犓犻 （犻＝１～４）是以质量分数为基准的化学平衡常

数。由式 （１）确定犓１＝
犪Ｂ犪Ｘ

犪
２

Ｔｏｌ

，而热力学平衡常数

犓ｅｐ１为

犓ｅｐ１ ＝
狔Ｂ狔Ｘ

狔
２
Ｔｏｌ

＝
犪Ｂ／犕（ ）Ｂ （犪Ｘ／犕Ｘ）

犪Ｔｏｌ／犕（ ）Ｔｏｌ
２

（２３）

因此

犓１ ＝犓ｅｐ１
犕Ｂ犕Ｘ

犕
２
Ｔｏｌ

（２４）

同理

犓２ ＝犓ｅｐ２
犕Ｂ犕ＥＢ

犕
２
Ｔｏｌ

（２５）

图２　ＨＡＴ０９６催化剂稳定性实验结果

Ｆｉｇ．２　Ｒｅｓｕｌｔｏｆｃａｔａｌｙｔｉｃｓｔａｂｉｌｉｔｙｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ

ｆｏｒＨＡＴ０９６ｃａｔａｌｙｓｔ（Ｏｐｅｒａｔｉｎｇ

ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ：狑Ｔｏｌ／狑Ｃ
９
Ａ＝１．２３—１．２８，

ＷＨＳＶ＝１．１４—１．２７ｈ－１，犜＝３５２．３—３５４．２５℃，

狆＝３．００ＭＰａ，犿Ｈ／犿ＨＣ＝７．６９—８．１１）

　

犓３ ＝犓ｅｐ３
犕
２
Ｘ

犕Ｔｏｌ犕ＴＭＢ

（２６）

犓４ ＝犓ｅｐ４
犕
２
ＥＢ

犕Ｔｏｌ犕ＴＭＢ

（２７）

热力学平衡常数犓ｅｐ犻 （犻＝１～７）可由式 （２８）

确定

犓ｅｐ犻 ＝ｅｘｐ －
Δ犌犻（ ）犚犜

（２８）

对于异构体间的反应，有

犓ｅｐ５ ＝
狔ＯＸ

狔ＭＸ
（２９）

犓ｅｐ６ ＝
狔ＰＸ

狔ＭＸ
（３０）

狔ＰＸ＋狔ＯＸ＋狔ＭＸ ＝１ （３１）

联立求解式 （２９）～式 （３１）可以求得狔ＰＸ、狔ＯＸ、

狔ＭＸ，进而得到

犪ＰＸ ＝狔ＰＸ犪Ｘ （３２）

犪ＯＸ ＝狔ＯＸ犪Ｘ （３３）

犪ＭＸ ＝狔ＭＸ犪Ｘ （３４）

从而求得对二甲苯、间二甲苯和邻二甲苯各自

在反应物中的质量分数。

１３　反应器模型

工业甲苯歧化和烷基转移单元采用当今应用广

泛、技术较为成熟、相对经济合理的临氢固定床气

固反应工艺。本文研究的气固临氢催化装置采用中

国石化上海石油化工研究院自行开发的大型轴向流

固定床反应器［１８］。严格而言，工业大型轴向流固

定床反应器内的流动行为相当复杂。钟思青等［１９］

·３３６·　第３期　 　徐欧官等：用于甲苯歧化与Ｃ９ 芳烃烷基转移过程先进控制的反应动力学模型



采用计算流体力学 （ＣＦＤ）的方法建立反应器内流

体流动的数学模型，研究了轴向流固定床反应器内

流体的流动特性，结果表明，采用气体分布器的轴

向流固定床截面上气体分布和压力分布比较均匀，

这为简化模型方程提供了依据。根据轴向反应器的

结构特点和操作条件，假设在同一个轴向平面上，

各组分径向浓度分布均匀，且径向温度均一，由物

料守恒原理，推导得到了如下简化形式的轴向反应

器数学模型

ｄ犪犼
ｄ犔
＝

π犚
２
ｏ

ＬＨＳＶ×犞ｃ

ｄ犪犼
ｄ狋

犪犼（０）＝犪犼０（犼为关键组分） （３５）

令犾＝犔／犔０，则式 （３５）可化为

ｄ犪犼
ｄ犾
＝

π犚
２
ｏ

ＷＨＳＶ×犞ｃ犔０
ρ
ρｃ

ｄ犪犼
ｄ狋

犪犼（０）＝犪犼０（犼为关键组分） （３６）

式 （３６）是初值问题的常微分方程组，采用四

五阶ＲｕｎｇｅＫｕｔｔａ法
［２０］求解该常微分方程组。

２　动力学参数估计

催化剂本征动力学参数 （包括频率因子犽０犻和

活化能犈犻）的求取一般需进行微反应实验，在取

得大量反应数据后，采用适当的优化方法确定。由

于缺少微反实验结果，本研究采用工业标定数据对

动力学参数进行估计，但对于平稳操作的工业装

置，操作条件 （包括温度、压力、进料量、质量空

速等）变化不大，很难由其标定数据同时估计反应

动力学方程的频率因子和活化能。从催化反应动力

学的角度看，可以认为同类金属催化剂对不同反应

的活化能变化不大［２１］，因此对于式 （１）、式 （３）、

式 （５），其活化能参数可以采用同类催化剂的文献

报道值［９］。由反应产物的组成分布情况可以判断，

歧化和烷基转移反应生成二甲苯要比生成乙苯容

易，因此式 （２）和式 （４）的活化能应比式 （１）

和式 （３）的高，可取为１５０ｋＪ·ｍｏｌ－１；由于丙苯

比甲乙苯更容易发生加氢裂化反应，因此式 （６）

的活化能比式 （５）的稍低，取为９５．８ｋＪ·ｍｏｌ－１。

以上３个活化能参数的取值具有一定的经验性，但

对于甲苯歧化和烷基转移反应过程，由于涉及式

（２）、式 （４）、式 （６）这３个反应的乙苯和丙苯在

进料和反应产物中的含量很低，因此这样的近似处

理方法可能不会引入较大的计算误差，但却显著地

降低了参数估计的难度。本文选取５套稳态操作平

衡数据，其操作条件和反应器入口物料组成分别见

表 １ 和 表 ２，采 用 ＢｒｏｙｄｅｎＦｌｅｔｃｈｅｒＧｏｌｄｆａｒｂ

Ｓｈａｎｎｏ（ＢＦＧＳ）差分变尺度优化算法估计频率因

子，估计结果见表３。

３　模型验证

得到动力学参数后，利用仿真模型，在不同操

作条件和物料组成 （分别见表４和表５）的情况

下，对歧化和烷基转移装置进行模拟计算，并将计

算结果和装置的实际数据进行了比较，结果见表

６。由表６可知，各组分的估计值与工业标定值

表１　用于参数估计的工业装置操作条件

犜犪犫犾犲１　犗狆犲狉犪狋犻狀犵犮狅狀犱犻狋犻狅狀狊狅犳犮狅犿犿犲狉犮犻犪犾

狌狀犻狋犳狅狉狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊犲狊狋犻犿犪狋犻狅狀

Ｎｏ．

Ｒｅａｃｔｉｏｎ

ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

／℃

Ｒｅａｃｔｉｏｎ

ｐｒｅｓｓｕｒｅ

／ＭＰａ

Ｍｏｌｅｒａｔｉｏ

ｏｆＨ／ＨＣ

ＷＨＳＶ

／ｈ－１
Ｆｅｅｄ

／ｔ·ｈ－１

２００５０４０２ ３４７．１９ ３．１２ ７．６２ １．１１ ９０．０５

２００４０４０５ ３４９．１１ ３．１２ ７．４７ １．１２ ９１．０４

２００５０４１６ ３５０．３９ ３．１３ ７．１９ １．２０ ９６．９５

２００５０４２２ ３５１．０３ ３．１３ ７．０３ １．２３ ９９．７５

２００５０４３０ ３５２．０７ ３．１３ ７．６６ １．１８ ９６．０４

表２　用于参数估计的物料组分质量分数

犜犪犫犾犲２　犕犪狊狊犳狉犪犮狋犻狅狀狅犳犮狅犿狆狅狀犲狀狋狊犻狀犳犲犲犱狊狋狅犮犽

犳狅狉狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊犲狊狋犻犿犪狋犻狅狀／％

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ

ｉｎｆｅｅｄｓｔｏｃｋ
２００５０４０２２００４０４０５２００５０４１６２００５０４２２２００５０４３０

ｂｅｎｚｅｎｅ ０ ０ ０．０３ ０．０１ ０

ｔｏｌｕｅｎｅ ５９．１３ ５８．２６ ５９．６４ ５８．８２ ６０．１２

ｐｒｏｐｙｌｂｅｎｚｅｎｅ １．９５ ２．２２ １．９７ １．９２ １．８４

ｍｅｔｈｙｌｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ １２．８９ １３．４４ １２．５８ １３．０８ １２．８７

ｔｒｉｍｅｔｈｙｂｅｎｚｅｎｅ ２２．０６ ２２．２０ ２２．４８ ２２．８４ ２２．０１

ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ ０．０３ ０．０１ ０．０１ ０．０１ ０．０１

狆ｘｙｌｅｎｅ ０．０６ ０．０１ ０．０１ ０．０１ ０．０１

犿ｘｙｌｅｎｅ ０．１４ ０．０２ ０．０１ ０．０２ ０．０２

狅ｘｙｌｅｎｅ ０．８７ ０．３２ ０．２１ ０．２６ ０．２５

Ｃ１０ａｒｏｍａｔｉｃｓ ２．５０ ３．１１ ２．５４ ２．６８ ２．５０

ｎｏｎａｒｏｍａｔｉｃｓ ０．３５ ０．４１ ０．５１ ０．３６ ０．３６

ｉｎｔｏｔａｌ １００ １００ １００ １００ １００

表３　动力学模型参数

犜犪犫犾犲３　犘犪狉犪犿犲狋犲狉狊狅犳犽犻狀犲狋犻犮犿狅犱犲犾狊

Ｒｅａｃｔｉｏｎ 犽０犻／ｈ－１ 犈犻／ｋＪ·ｍｏｌ－１

１ ６．１７５×１０１０ １０２

２ ７．１６３×１０１３ １５０

３ ４．７２１×１０１０ ９６．７７

４ ４．７３６×１０１３ １５０

５ ４．６９７×１０１０ １０１．８

６ ２．９９５×１０１０ ９５．８
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图３　反应器内部组分浓度轴向分布

Ｆｉｇ．３　Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｐｒｏｆｉｌｅｓ

ａｌｏｎｇｒｅａｃｔｏｒａｘｉｓ

□ Ｔｏｌ；◇ ＭＥＢ；○ ＴＭＢ； ＥＢ；△ ＭＸ；

●Ｂ；■ＰＢ； ＰＸ；▲ ＯＸ；◆Ｃ１０Ａ；★ｎｏｎＡ

　

能很好地吻合，即使在不同的物料组成和操作条件

下，最大偏差为２．５１％，达到了工业应用模拟精

度的要求，也符合软测量仪表对模型预测精度的要

求，这说明所建立的动力学模型具有较好的实用

性。因此，本文所建立的反应网络模型是合理的，

所求得的动力学参数是可靠的。

由于多种产物的产率在１０％以下，即使是偏

表４　用于模型验证的工业装置操作条件

犜犪犫犾犲４　犗狆犲狉犪狋犻狅狀犱犪狋犪狅犳犮狅犿犿犲狉犮犻犪犾

狌狀犻狋犳狅狉犿狅犱犲犾狏犪犾犻犱犪狋犻狅狀

Ｎｏ．

Ｒｅａｃｔｉｏｎ

ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ

／℃

Ｒｅａｃｔｉｏｎ

ｐｒｅｓｓｕｒｅ

／ＭＰａ

Ｍｏｌｅ

ｒａｔｉｏｏｆ

Ｈ／ＨＣ

ＷＨＳＶ

／ｈ－１
Ｆｅｅｄ

／ｔ·ｈ－１

２００５０１２２ ３４１．３８ ３．００ ７．９０ １．０４ ８４．４５

２００５０７０１ ３５３．８０ ３．１３ ８．０５ １．１５ ９３．４２

２００５１００１ ３５８．０３ ３．００ ７．１０ １．２９ １０４．２８

表５　用于模型验证的物料组分质量分数

犜犪犫犾犲５　犕犪狊狊犳狉犪犮狋犻狅狀狅犳犮狅犿狆狅狀犲狀狋狊犻狀

犳犲犲犱狊狋狅犮犽犳狅狉犿狅犱犲犾狏犪犾犻犱犪狋犻狅狀／％

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓｉｎｆｅｅｄｓｔｏｃｋ ２００５０１２２ ２００５０７０１ ２００５１００１

ｂｅｎｚｅｎｅ ０ ０ ０．０１

ｔｏｌｕｅｎｅ ６５．８１ ５９．７６ ５８．０４

ｐｒｏｐｙｌｂｅｎｚｅｎｅ １．５７ １．８９ １．９０

ｍｅｔｈｙｌｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ １１．６４ １２．７１ １２．７１

ｔｒｉｍｅｔｈｙｂｅｎｚｅｎｅ １９．０２ ２２．１０ ２３．２１

ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ ０ ０．０１ ０．０２

狆ｘｙｌｅｎｅ ０．０１ ０．０１ ０．０２

犿ｘｙｌｅｎｅ ０．０１ ０．０２ ０．０２

狅ｘｙｌｅｎｅ ０．２８ ０．２４ ０．２８

Ｃ１０ａｒｏｍａｔｉｃｓ １．６４ ３．２０ ３．７６

ｎｏｎａｒｏｍａｔｉｃｓ ０．０１ ０．０３ ０．０４

ｉｎｔｏｔａｌ １００ １００ １００

差较小，也会产生比较大的相对误差，像丙苯等。

但对于主产物苯和二甲苯，偏差不大，相对误差也

比较小。

该动力学模型可以模拟各组分在轴向反应器内

的分布。图３是典型的各组分沿反应器轴向长度的

分布曲线。图中的轴向长度为量纲１长度，０为反

应器入口，１为反应器出口。模型预测的各组分变

化趋势符合实际状况。

表６　模型估计值与实际观测值的比较

犜犪犫犾犲６　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀狅犳犿犪狊狊犳狉犪犮狋犻狅狀犫犲狋狑犲犲狀犿狅犱犲犾狆狉犲犱犻犮狋犻狅狀狊犪狀犱狆犾犪狀狋狅犫狊犲狉狏犪狋犻狅狀狊／％

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ

ｉｎｒｅａｃｔａｎｔ

２００５０１２２

Ｍｏｄｅｌ

ｐｒｅｄｉｃｔｉｏｎ

Ｐｌａｎｔ

ｏｂｓｅｒｖａｔｉｏｎ

２００５０７０１

Ｍｏｄｅｌ

ｐｒｅｄｉｃｔｉｏｎ

Ｐｌａｎｔ

ｏｂｓｅｒｖａｔｉｏｎ

２００５１００１

Ｍｏｄｅｌ

ｐｒｅｄｉｃｔｉｏｎ

Ｐｌａｎｔ

ｏｂｓｅｒｖａｔｉｏｎ

ｂｅｎｚｅｎｅ １０．１４ １０．７６ ９．３９ ９．３６ ８．９３ ７．７２

ｔｏｌｕｅｎｅ ４２．６６ ４０．１５ ３８．５３ ３８．３８ ３７．４０ ３５．９６

ｐｒｏｐｙｌｂｅｎｚｅｎｅ ０．３５ ０．０２ ０．２７ ０．０２ ０．２６ ０．０２

ｍｅｔｈｙｌｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ ５．５８ ４．６０ ４．７４ ４．５２ ４．６７ ４．５４

ｔｒｉｍｅｔｈｙｂｅｎｚｅｎｅ ８．７９ ８．７２ ９．７３ １０．７２ １０．３５ １２．１６

ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅ １．６９ ２．３５ ２．２５ ２．１２ ２．３７ ２．０６

狆ｘｙｌｅｎｅ ６．５３ ６．７６ ７．０６ ７．２０ ７．１４ ７．６８

犿ｘｙｌｅｎｅ １４．５７ １５．５０ １５．７５ １６．００ １５．９４ １７．１２

狅ｘｙｌｅｎｅ ６．２１ ６．５６ ６．７２ ６．７５ ６．８０ ７．３８

Ｃ１０ａｒｏｍａｔｉｃｓ １．６１ ２．７０ ３．１２ ３．００ ３．６７ ３．９０

ｎｏｎａｒｏｍａｔｉｃｓ １．８７ １．９０ ２．４５ １．９２ ２．４８ １．４６

ｉｎｔｏｔａｌ １００ １００ １００ １００ １００ １００
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４　结　论

从反应机理和工业应用需求出发，建立了简化

的甲苯歧化和Ｃ９ 芳烃烷基转移数字模型。基于大

量工业生产数据对动力学参数进行估计，并对不同

操作条件下的异构化装置进行仿真计算，验证结果

表明模型具有很好的产率趋势预测性能。该模型形

式简单，参数估计和模型计算简洁，预测精度满足

要求，适用于离线拟合或在线估计。虽然通过工业

数据估计所得的表观动力学参数具有经验性，但是

模型可满足工业应用的要求，可为装置先进控制、

优化等提供技术支持，具有很好的推广应用价值。

符　号　说　明

　犪———组分质量分数，％

犈———活化能，ｋＪ·ｍｏｌ－１

Δ犌———Ｇｉｂｂｓ自由能，ｋＪ·ｍｏｌ－１

犎———催化剂床层高度，ｍ

犓———平衡常数

犓ｅｐ———热力学平衡常数

犽———反应速率常数，ｈ－１

犽０犻———频率因子，ｈ
－１

ＬＨＳＶ———体积液时空速，ｈ－１

犾———量纲１轴向长度

犕———分子量，ｇ·ｍｏｌ
－１

犿———物质的量，ｍｏｌ

狆Ｈ———氢分压，ｋＰａ

犚ｏ———反应器床层半径，ｍ

狉———反应速率，ｈ－１

犜———反应器床层温度，Ｋ

狋———反应时间，ｓ

犞ｃ———催化剂装填体积，ｍ
３

ＷＨＳＶ———质量液时空速，ｈ－１

狑———质量，ｋｇ

狔———二甲苯各异构体含量，％

ρ———液体物料密度，ｋｇ·ｍ
－３

ρｃ———催化剂装填密度，ｋｇ·ｍ
－３

上角标

θ———压力指数

下角标

犻———反应速率常数和平衡常数编号

犼———反应物
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狉犲犳狅狉犿犻狀犵．犎狔犱狉狅犮犪狉犫狅狀犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵，１９８０ （１１）：１６３１６７

［１６］　ＨｏｕＷｅｉｆｅｎｇ （侯 卫 锋），Ｓｕ Ｈｏｎｇｙｅ （苏 宏 业），Ｈｕ
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ｍｏｄｅｌｉｎｇｏｆ ｈｙｄｒｏｉｓｏｍｅｒｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ Ｃ８ａｒｏｍａｔｉｃｓ （Ⅰ ）：

Ｍｏｄｅｌｉｎｇａｎｄｅｓｔｉｍａｔｉｏｎｏｆｒｅｌａｔｉｖｅｒａｔｅｃｏｎｓｔａｎｔｓｂｙｔｈｅ
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犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （犆犺犻狀犪）（化工学报），１９８５，３ （３）：２５７２６７

［１８］　ＣｕｉＳｈｉｃｈｕｎ （崔 世 纯），Ｚｈｕ Ｄｏｎｇｍａｏ （朱 冬 茂），Ｌｉ

Ｘｉａｎｇｙｏｎｇ （李 向 勇 ）． Ａｘｉａｌｆｌｏｗ ｆｉｘｅｄｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ：

ＣＮ，１３５１９００Ａ．２００２

［１９］　ＺｈｏｎｇＳｉｑｉｎｇ （钟思青），ＣｈｅｎＱｉｎｇｌｉｎｇ （陈庆龄），Ｃｈｅｎ

Ｚｈｉｑｉａｎｇ （陈智强），ＴｏｎｇＨａｉｙｉｎｇ （童海颖），ＣｈｅｎＹｉｈｕａ

（陈华），ＸｕＹｉｈａｎ （徐依菡）．Ｎｕｍｅｒｉｃａｌｓｉｍｕｌａｔｉｏｎａｎｄ
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（化工学报），２００５，５６ （４）：６３６３６
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Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ （实用化工计算机模拟———ＭＡＴＬＡＢ在化学

工程中的应用）．Ｂｅｉｊｉｎｇ：ＣｈｅｍｉｃａｌＩｎｄｕｓｔｒｙＰｒｅｓｓ，２００１
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