
摘 要

有关催化裂化过程中的干气如何生成的问题，一直引起广泛地关注和研究。以

FCC汽油重馏分为原料，应用小型固定流化床催化裂化反应器，分别在惰性石英砂

及酸性催化剂上，在反应温度为300～700"C范围内进行热裂化和催化裂化实验，结

果表明：当反应温度小于525’C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应生成的干气

由单分子裂化反应所产生，当反应温度在525～600"C范围内时，干气由催化裂化和

热裂化共同作用而产生，当反应温度大于600"C时，干气主要来自于热裂化反应。单

分子裂化反应所产生的干气组成按体积分数的高低依次为c2壬_14>CH4>H2>C2H6，

该组成完全不同于在石英砂上热裂化反应时的干气组成。以此为基础，在反应温度

为400～520。C范围内又系统地研究了FCC汽油重馏分在不同类型的催化剂上反应生

成的干气组成，发现干气中的c2H4，cH4，H2和c2H6分别来自于四种方式断裂，它

们在不同类型催化剂上具有明显的差别。由此对裂化反应机理比率(CMR)进行重新定

义，即CMR-CH2+C，+C2)／i—C40，并与酸性催化剂的强B酸量和弱B酸量之比进行关

联，从而更加准确地区分了单分子反应和双分子反应在不同催化剂上发生的几率，

以此估算了c3H8，．-C4H】o，i-C,Hlo和i-Cg-18等特征产物来自于单分子裂化、双分子

裂化和双分子氢转移反应的比例。
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Ab stra ct

The formation of dry gas dtwing the process of catalytic cracking has been paying

attention and carrying inve蚶gafion presented in the literature．Using the heavy fracfon of

FCC naphtha as feedstock,the experiments were conducted in a fixed-fluidized bed reactor

over inert quarlz sand and acidic catalysts respectively in a reaction temperature range of

300-700"(2．The results showed that formed dry gas-was almost totally attributed to the

monomolecular reaction taking place over the acidic catalysts at a reaction temperature

below 525"C；both ca瑚蛐c cracking and thermal cracking reactions occurred in the

temperature of 525-1500"C；and thermal cracking reaction was predominated under the

reaction temperature hi曲er than 600"C The volume composition in ary gas produced by

monomolecular cracking reaction from high to low was in the order ofethylene>methane>

hydrogen>ethane，which was entirely diffelenl fi-om the dry gas composition formed by

thermal cmcking reaction over the quartz sand On the basis ofthe above experiment results，

morc experiments for monomolecuIar cracking reaction were systematically carried OVal7

different type catalysts in the temperature range of 400-520℃．and the composition of the

dry gas were investigated The results showed that the formations of ethylene，methane，

hydrogen and ethane were from four different reaction paths respectively．The four reaction

paths over different type catalysts were also distinctly dissimilar．According t0 the

experimenl results，the Cracking mechanism Ratio(CMR)has been revised as

CMR=(H2+CI+C2)／i-C4”and was correlated with the ratio ofstrong BrOnsted acid to weak

Br6nsted Therefore the ratio of the monomolecular cracking reaction to the bimoleeular

cracking reaction over different acidic catalysts could be mole accurately distingLlished．The

proportions ofthe types ofcracking reaction,characterized by the formation ofpropane．n-

butane，／-butane and i-butene，performed tby the monomolecular cracking reaction,the

bhnolccular cracking reaction and the hydrogen transfer reaction were ealculated．

Key words；dry gas，thermal cracking,monomolecular cracking，hydrogen-transfer

reaction
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1引言

1．1 热裂化反应和催化裂化反应历史概况

20世纪初，内燃机的发明促进汽车、航空等运输业的发展，汽油成为畅销的

石油产品，但当时简单的蒸馏工艺无法满足运输业对汽油产量的需求，这种需求

推动了热裂化工艺的快速发展。1913年釜式热裂化装置建成，随后管式加热炉

和热油泵等新技术相继应用，热裂化装置从原始的间歇操作跃升为现代的连续操

作模式。当时热裂化工艺的技术特点为：低温高压，反应温度470～480℃，反

应压力2．O～5．0Mpa，汽油辛烷值60～70。由于发动机技术的不断进步，热裂

化工艺逐渐显露其弱点，即其汽油的辛烷值低和安定性差，因此，在20世纪40

年代热裂化工艺便逐步为催化裂化工艺所取代⋯。

在催化裂化工艺发展的初始阶段，较高的反应温度以及催化剂和油气的返混

导致了大量的热裂化反应，热裂化反应的存在不仅减少汽油产品的收率，而且还

直接影响汽油产品性能。于是，大量的催化裂化工艺研究工作是如何有效的减少

反应器内热裂化反应的程度，取得的明显成效表现在反应器和催化剂两个方面：

一是反应器，反应器由固定床、移动床逐步发展到流化床、高速流化床(提升管)；

二是催化剂，催化剂从无定型硅铝催化剂、x型催化剂、Y型催化剂、超稳分子

筛、中孔分子筛及其复配，这些技术的发展促使催化裂化工艺发展达到一个崭新

的水平，各种新技术在反再系统得到广泛地应用：如两段再生、烧焦罐等催化剂

再生技术；快速汽化，快速反应和快速分离等“三快”技术，毫秒催化裂化以及

催化剂预提升技术等等【21。

20世纪70～80年代，随着人们对渣油组成、结构和裂化性能等研究的深入，

逐渐认识到热裂化反应在一定程度上可以促进催化裂化反应。首先，Dean[3】等人

提出“热冲击”的概念，他们认为当油气接触高温催化剂的瞬间，催化剂的高温

对油气大分子有冲击作用，使高沸点大分子断裂产生小碎片，从而进入分子筛的

孔道内，加快催化裂化起始反应的速度。Elvin F JH噜人在研究沥青质的裂化时

发现，沥青质催化裂化时的初始反应主要是热裂化反应，其一次反应产物可以进

一步进行催化裂化反应。国内梁文杰、陈俊武等也做过类似的研究和论述。

其次，催化裂解工艺技术的研究、开发和工业应用【5】。催化裂解技术以重质

l
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烃类为原料，采用专用催化剂，在较高的反应温度和较低的油气分压下生产出低

碳烯烃，尤其是丙烯。催化裂解反应主要是基于单分子裂化反应，但也存在着热

裂化反应。

由此可以看出，在催化裂化技术发展过程中，始终伴随着热裂化反应。

1．2 研究问题的提出

与常规FCC装置相比， 多产异构烷烃的催化裂化工艺(以下简称M口)的

干气收率减小。相同的装置工业数据对比发现，干气收率下降0．5％～1．5％l“，

由此说明MIP在第二反应区延长反应时间并没有导致干气收率增加；此外，MIP

工艺的干气组分也发生明显的变化，如H2和C2H4体积分数增加，CH4体积分数

减小【7】o上述现象需要给出理论上的解释，因此对催化裂化反应生成H2、C。和

C：等小分子的过程以及它们的变化规律做进一步的研究是必要的。目前，人们

普遍认同为H2、C。和C2等小分子组分源于热裂化反应，而热裂化反应也客观存

在于提升管式的反应器中，两者相吻合。一些文献【8J对此进行一些的论述和分析，

并提出种种热裂化反应程度判定依据。在实际应用和生产中，也习惯于以干气收

率的大小来度量热裂化反应程度，即干气收率高，热裂化反应程度大；反之也然。

有关催化裂化反应生成H2、C，和cz等小分子的过程的理论分析一直受人关

注。Greensfelder[9】等人认为Cl和c2等小分子来自于催化裂化反应，并且断言“of

COUrSe，some methane and C2 are formed，which need not be ascribed to thermal cracking，but to

adequate activation ofmuchlessfavoredtypes ofcracking．”遗憾的是对于cl和c2究竟源

自哪些反应没有在文献中进行具体深入讨论。Tiong sie[1 o】认为催化裂化反应产物

中C4～C6组分应该为最大量的，而其中为C4居首；C3组分相对较少，Cl和C2

组分则更少。Tiong Sie仅仅从逻辑上证明了催化裂化反应产物C1和C2组分收率

低的原因，仍然没有从机理上来解释C1和C2的产生历程，最后Tiong Sie还是

将c1和C2归结于热裂化作用结果。

Haag和Dessau[11,121发现H2、Cl和C2等小分子在催化裂化反应条件下也可

以产生。Shertukde[13]等人在HY沸石上研究异丁烷和正戊烷裂化时发现，400℃

时热裂化转化率少于1．0％。Axel Braitll4]等人在515"C下研究正十六烷催化裂化

反应时，利用相同粒度的石英砂进行对比试验后发现，正十六烷热裂化转化率少

于3．O％。Souza[”】等人在空管内进行C5～C7等烷烃混合物热裂化反应时发现，

2
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反应温度低于450"C时没有发生热裂化反应，hrmgxian Zhao[16】等人研究异戊烷裂

化反应机理时，发现在400，450，500℃时反应20mil"1，异戊烷热裂化转化率分

别为0．33％，0．964％和1．50％。以上实验结果也表明裂化产物中H2、Cl和C2

等小分子不仅仅源自于热裂化。

由此而来引出一个问题，即催化裂化反应过程所产生的H2、CI和C2等小分

子是热裂化反应造成的，还是催化裂化反应造成的，或者是热裂化反应和催化裂

化反应共同造成的?如果是热裂化反应和催化裂化反应共同造成的，那么是否能

区分热裂化反应和催化裂化反应各自的影响程度，从而有利于控制干气或干气某

中组分的产生。有鉴于此，本文开展了热裂化和催化裂化反应的特征产物及其生

成途径的探索研究。在此基础上，对催化裂化的两种反应机理也作了一些研究。

下面的综述是对烃类的热裂化机理和催化裂化机理的发展历史和现状作了总结，

并以此做为本论文的工作基点。

1．3 热裂化反应机理

1．3．1热裂化反应机理

Rice自由基反应机理。Rice提出烃类热裂化反应最初可以生成两个或多个自

由基，即甲基、乙基、丙基或C3+自由基，产生的自由基将发生自由基口断裂和

氢转移反应。在研究C2H6，c3H8，i-C4Hlo，c4Hlo，C5H12和i-C5H12的热裂化反

应产物以及理论计算的基础上，Rice[17】对热裂化反应机理进行最初的论述：1)

烃分子一次热分解为两个自由基，其中C．c键比C—H键更容易断裂；2)产生的

两个自由基碰撞几率较低，它们将继续分解或与周围烃分子反应，如甲基自由基

可以与周围烃分子反应生成CI-h，乙基自由基可以与周围烃分子反应生成C2H6，

或继续分解生成C2H4和H2，C2+自由基则继续分解生成C2H4和H2或新自由基：

3)烷烃的热裂化以链反应形式进行，即氢原子或小自由基夺取周围烃分子中的

氢原予，烃分子产生新自由基；烃分子自由基再分解产生的氢原子或小自由基，

它们与烃分子再次反应；4)链反应可以进行多次，热裂化产物分布取决于链反

应进行的程度，与初始反应无多大关系。

1933年Rice明确提出烃类热裂化反应遵循自由基链反应机理【l剐，对以上论

述作了一下补充：甲基、乙基自由基是唯一稳定的自由基，C3+自由基分解可以
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产生一个或多个烯烃和氢原子、甲基或乙基自由基，伯位、仲位和叔位氢原子参

与反应的几率比为1：2：10，可以由此机理计算热裂化反应产物的分布。1943

年Kossiakoff和Rice对自由基稳定性进行研究【l”，发现伯位自由基最不稳定，

叔位自由基最稳定，解释和重新确定伯位、仲位和叔位氢原子参与反应的速率比

为1：3．2：10．3。重新计算C2H6，C3H8，i-C4H10，C4Hm，C5H12，f-c5H12和

(CH3)3CCH3热裂化反应产物，发现i-C4Hj0，C5H12，i-C5H12署n(CH3)3CCH3计算

结果与实验数据也相当的一致：与此同时，Kossiakoff和Rice还发现长链烷烃的

自由基发生分子内的异构化反应，对n—C6H14、月一c7H16和n—C8H18热裂化产物分

布进行计算，必须考虑自由基异构化反应，否则计算结果的准确度将大为降低。

此时，Rice自由基链反应机理被称为RK机理【91。

1．3．2初始反应

热裂化的初始反应为烃类分子c．C键的均裂产生两个自由基，C—C键均裂速

率决定于自身键能，即反应的活化能。由于烃分子各C．C键反应活化能的不同，

所以均裂产生的自由基也不一样。对于直链烷烃【20】，其C—C键越靠近烷烃分子

中心，其键能越低。正己烷均裂为两个丙基自由基的活化能为318kJ／mol，而均

裂为乙基和丁基自由基时，其活化能为322kJ／mol；正戊烷均裂为乙基和丙基自

由基的活化能比均裂为甲基和丁基自由基的能量低8 kJ／mol，虽然C．C键的均裂

能量不同，由此导致反应速率的差别仅仅在1．5～2．5倍左右，因此，直链烷烃

热裂化的初始反应应该考虑各种均裂方式。

Hunter[211利用量子化学计算模型对直链烷烃C．C键的键能进行进一步的研

究，发现碳数大于6的不同直链烷烃，其中心C．C键的键能几乎相同，而同一

烷烃，其口位c—c键的键能最低，a位C—C键的键能最高，其余位置的C—c键

能差别则很小，因此Hunter认为对于直链烷烃热裂化的初始反应，最可能发生

在口位的C—C键。

Wu Guozhong实验数据与Hunter的推测与并不很一致。在330～370。C反应

温度下，wu Guozhong和Junichi Kubo[22】利用"．C160分别在液相和气相状态下进

行热裂化反应实验，结果表明低转化率下液相月一C160热裂化产物分布为C3～C13

之间正构烷烃和卜烯烃等摩尔产生，可见除a、口位C—C键以外，长链烷烃其余

C．C键都可以发生均裂，对此实验数据与理论分析相当一致。但是，n—C160在液
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相和气相状态下的热裂化反应产生的C2H6摩尔数均大于C2H4，产物C。摩尔数高

于C2，这说明长链烷烃在低反应温度下，其初始反应发生在口位C．C键可能性

较少，对此实验数据与理论分析存在明显的差距。

异构烷烃和烯烃在热裂化反应过程中有其反应特殊性。异构烷烃叔碳和季碳

的C—c键能依次降低，这导致了异构烷烃初始热裂化反应优先在季碳和叔碳c．c

键或c—H键上，这与Kossiakoff和Rice【2l】自由基稳定性的研究是一致的，即伯

位、仲位和叔位氢原子参与反应的速率比为1：3．2：10．3。短链烯烃的初始反应可

以发生在由双键a位C—H键上，这取决于其相对较小键能，并且均裂时产生烯

丙基自由基【231，烯丙基为烯烃热裂化特有的自由基。此外，烯丙基还可以由以下

两种途径产生，即烯烃c。c均裂和自由基和烯烃的加成反应。Serge[24】对烯丙基

做过进一步的论述：丙烯、异丁烯等0t位C．H均裂产生烯丙基是一种惰性自由

基，可以中止链增长反应，中断部分链反应；正丁烯和C5+烯丙基可以发生口断

裂产生二烯烃。

1．3．3自由基反应

Semenov[25】自由基主要发生DAT--类反应：1)异构化反应，C5+以上的自由

基可以发生分子内的异构化反应；2)口位断裂反应和其逆反应，即烯烃和自由

基的加成反应，加成反应是一个放热反应，口位断裂反应则需要吸热，因此低温

有利于加成反应进行，而高温对口位断裂反应有利；3)氢转移反应，自由基夺

取周围烃分子的氢原子，原自由基生成烷烃，原烃分子生成了大的自由基，促进

自由基链反应的继续进行。

1．3．4热裂化反应产物及预测

RK理论对烃类热裂化反应解释是最成功的。Greensfelderl91和Voge，Goodp6】

对长链烷烃(”一c160和i-C120)的热裂化反应进行实验研究，结果表明：RK自由

基反应机理预测结果与实验数据基本一致；分子直接重排学说不能解释本实验结

果，其预测结果与热裂化产物相差较大，c2以上的烃类偏少，而cl则相反。

RK理论也适用于烃类热裂解反应解释。1972年Kunzru[2738】对”．C8。和月一C90

进行热裂解实验，在实验条件下，乙烯为主要裂解产物，H2，Cl～C3裂解随转

化率提高而增加，C5+则减少。n。C80和n—C90混合物热裂解实验㈣结果与上述纯
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单体烷烃热裂解相似，而2-C5。和n—C90混合物的热裂解实验结果却明显不同，其

产物分布表现出烯烃反应物的热裂解特点口们。1977年Volkanl311对丙烷的热裂解

进行全面综述，丙烷热裂解主要产物为H2，CH4，C21-14，C3H6和C2H6，C4，C5+

等，丙烷高温热裂解有以下反应规律：当丙烷转化率增加时，CH4，C2H4选择性

增加而C3H6选择性减少，H2选择性基本不变。异丙基自由基容易产生丙烯，正

丙基自由基则容易产生乙烯；氢原子可以与丙烯结合产生正丙基自由基而生成更

多的乙烯。1978年Sundaram【32J对简单烷烃高温热裂解反应机理进行实验研究，

结果发现：1)C20、C30、C40热裂解主要产物为H2，CH4，C2I-h，C2H6和C3H6，

在高转化率下有少量的乙炔、l一丁烯、丁二烯和C5+等物产生，异丁烷裂解产物

则C一产物较多，尤其异构C。居多。

利用RK理论，Serge口3j详细叙述了异戊烷热裂化反应途径，其总反应为115

i-CsHl2=18H2+85CH4+18CzI-t4+12C21-16+30C3H6+15n—C4I-18+50i-C4Hs+202-C4H8，

可以发现CI-h明显大于H2和C2I-h。1976年Poutsma[341对n．c60及其异构物的热

裂化反应进行详细的对比实验，并且对其自由基反应途径进行详尽分析和计算，

热裂化反应产物分布和计算结果均表明甲烷选择性明显大于乙烯，并且异构物的

H2选择性也明显大于”一C60的H2选择性。

1973年Kunzru和Shah[331对2．戊烯的热裂解进行实验研究，主要产物为H2，

CH4，C2I-h，C3H6，2-C4H8和丁二烯，C2H6，C3H8和C5+等物少量产生，其中二

烯烃的产生使他们认为自由基反应机理不能用来预测烯烃的热裂解产物分布。

1978年sundar锄㈣对简单乙烯、丙烯高温热裂解反应机理进行研究，结果发现：

热裂解主要产物为H2，CH4，C2I-14，C2I-16和c3H6，在高转化率下也有少量的乙

炔，l一丁烯，丁二烯和C5+等物产生。为了解释烯烃热裂解反应产物，Sundaram

引入了烯丙基自由基，烯烃可以与自由基发生氢转移反应，即加成反应而产生烯

丙基自由基，H2或烷烃：烯丙基自由基进一步反应可以产生乙炔，二烯烃或c5+

等物。

1．3．5小结

上述实验结果表明，以自由基链反应为基础的RK理论可以广泛地应用于烷

烃和烯烃的热裂化和热裂解的反应产物的预测，并且预测的结果与实验数据基本

一致。从文献报道来看，热裂化和热裂解反应机理的研究大多仍以纯烃化合物为

6
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反应物，而预测石脑油或汽油馏分等复杂体系的热裂解反应产物则是以自由基链

反应机理为基础，结合计算机技术进行工艺模拟和优化，如乙烯热裂解和乙烯石

脑油热裂解机理模型等。

以FCC汽油馏分为反应物，在500～700℃反应温度下进行热裂化反应实验，

具体研究其H2，cH4和C2等于气组分的变化规律的文献并不多见；研究催化裂

化反应过程中的热裂化反应，考察热裂化反应对催化裂化反应的气体产物影响的

文献则更加少见。因此，以FCC汽油重馏分为反应物，一些热裂化反应规律的

研究做为本文研究内容之一；以FCC汽油重馏分为反应物，尝试利用RK理论

分析其热裂化反应的气体产物的生成途径为本文研究内容之二。

1．4 催化裂化反应机理

1922年Meerwein[35】首先提出了烷基正碳离子的概念，认为正碳离子是有机

化学反应中的一种不稳定的过渡态中间物。1932年Whitmore[361在解释酸性催化

的反应机理时引用了烷基正碳离子，提出催化剂的酸性部位与活性中心相关。

1933年Gayer[371发现氧化硅上载有氧化铝时显示了酸性，首次提出这些酸性部位

实际上就是催化活性中心，这概念一直沿用至今。1934年Whitmore[381进一步解

释了为什么正碳离子是裂化反应的基本中间过渡态。但是，这些概念在当时并没

有引起足够的重视，直至40年代后期，即1947年到1949年期间Hansford[39，401、

Thomas⋯和Greensfelder，Voge，Good[9]用正碳离子反应机理解释了催化裂化反

应，对催化裂化过程中的化学反应进行阐述。

1．4．1正碳离子

nlomaS[“】认为正碳离子反应就是中心碳原子(仅有六个电子)获取其它原

子或分子的电子对的过程。依据电子对获取方式的不同，Thomas区分了四种正

碳离子的反应类型。Thomas还进一步分析了异构化反应、芦断裂反应以及两者

间的关系。当电子对移向中心碳原子时，如果仅仅伴随氢原子的移动，则导致双

键的位置异构；如果伴随口键后整个烷基团的移动，其结果是发生骨架异构；如

果仅仅只发生电子对的移动，那么正碳离子就只发生口断裂反应，产物为烯烃和

新正碳离子。

Greensfelder，Voge和Good[9】具体讨论了烯烃的异构化反应。烯烃质子化难

7
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易与双键上伯碳、仲碳和叔碳等碳原子的质子亲和力相关，其中叔碳碳原子质子

亲和力为最大，其次为仲碳，伯碳为最小，叔碳和仲碳等碳原子更容易亲近质子

而生成正碳离子，即使伯碳质子化而产生伯正碳离子，即a位正碳离子，也很快

会异构化为∥位。烯烃对正碳离子吸引力大小也如此，即叔正碳离子>仲正碳离

子>伯正碳离子，烯烃与正碳离子的反应将产生更复杂的异构体。以此为基础，

Greensfelder等人进一步分析了氢转移反应和骨架异构反应，提出一种与Thomas

不同的反应途径，即正碳离子B断裂生成c【位烯烃，a烯烃的仲碳原子吸引质子

或正碳离子而发生异构反应。Greensfelder等人对n—C160裂化反应过程做详细分

析，并根据上述理论进行计算和预测，计算的产物分布与实验数据相当吻合。

Boronat[421的研究表明烯烃的骨架异构遵循协同原理，即正碳离子与催化剂

表面氧原子发生共同作用而生成了过渡态的中间体，该过渡态中间体生成需消耗

16．1kcal／mol，与实验观测数据15～20kcal／mol很接近。正构烷烃的异构化反应

可以由Tiong Sie[10,43】的质子化环丙烷结构(PCP)裂化机理来解释。与Hansford

等人的经典正碳离子不同，Tiong Sie认为正构烷烃的正碳离子可以生成含有环丙

烷结构的中间体，该结构的正碳离子发生口断裂反应分别产生叔正碳离子和n

烯烃，其中叔正碳离子可以由氢转移反应而生成异构烷烃，因此正构烷烃的催化

裂化反应可以产生大量的异构烷烃。PCP成功地解释经典正碳离子机理不能解释

的实验现象：1)长链正构烷烃裂化产物中含有大量的异构烷烃；2)C6+正构烷

烃裂化速度随碳数增加而几乎呈指数上升。Cornla【删对此进一步论述：PCP的断

裂不仅避免产生Ⅱ位正碳离子，而且可以解释正构烷烃裂化产物中高含量的异构

烷烃；烯烃裂化反应也如此，比如辛烯可以产生叔正碳离子中间体，为避免产生

a位正碳离子，而戊烯不可能产生叔正碳离子，因此C5一-～C8_烯烃裂化速度随碳

数增加而迅速增加，Buchanan[4 5】对此进行了实验验证。

1．4．2初始反应

催化裂化反应的引发过程也就是正碳离子的初始生成过程。在气相反应物的

条件下，Kazanskyt46】认为催化剂活性中心进攻烃分子从而产生复杂的活性中间

体，即正碳离子；在液体超强酸中也可产生正碳离子。以烯烃作为反应物，

Hiraokat47】对此做了更具体的说明，在气相条件下，来自催化剂上的质子酸进攻

烯烃的双键从而产生正碳离子。Olah[481将正碳离子进一步做了区分，即在液体超
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强酸中，质子如果进攻烯烃的双键就生成三配位正碳离子(经典正碳离子)；质

子如果进攻烷烃的C—C键和C．H键就生成五配位正碳离子(非经典正碳离子)。

然而即使到目前，尽管对于烯烃和芳烃等不饱和烃的初始反应达成共识，但是烷

烃的初始化反应仍处在争论当中。

Greensfeldert91和Pansingt491认为烷烃的初始化反应是由少量的烯烃所引发。

少量烯烃质子化产生的正碳离子夺取烷烃分子中氢原子，从而使烷烃分子生成正

碳离子，这少量烯烃来自于烷烃热裂化或是原料中的杂质。而Narbeshuber[50】贝0

认为引发部分烷烃的初始化反应所必须的烯烃，如同在液体超强酸中质子直接进

攻烷烃C—H键产生烯烃一样，即五配位正碳离子裂化产生烯烃，烯烃进一步引

发烷烃产生更多得正碳离子(自催化反应)。遗憾的是，他们并没有进一步具体

讨论烷烃裂化机理，即在液体超强酸中被证实了的Protolytie裂化反应，即烷烃

裂化反应可以有质子直接进攻C．C键和c．H键而引发，直到1984年才由Haag

和Dessau⋯’“J来完成此项工作。

以3一甲基戊烷和正己烷为反应物，Haag和Dessau【11，跏在反应温度350～550

℃范围内，在酸性催化剂上进行实验，实验结果表明：3一甲基戊烷在酸性催化剂

上反应时，有两种反应机理同时存在，即单分子反应(非经典五配位正碳离子)

机理和双分子反应机理(经典三配位正碳离子)。单分子反应机理以H2、Cl和

C20为特征产物，双分子反应机理以c30和C40为特征产物，高温、低转化率和低

反应物分压，小孔酸性催化剂等条件对单分子反应有利，从而产生更多的Hz、

CH4和C20，双分子反应机理的有利条件则与之相反。

单分子裂化反应吸引了大量研究者参与对其进行深入研究。Krannilat52】认为

C4Hlo在发生Protolytic裂化时，其H2、CH4和C2H6的生成速率是相同的。在择

型催化剂(HzsM．5)上和反应温度525。C下进行实验，当转化率接近零时，产

物H2、CH4和c2H6的生成速率几乎相同，并且与各自对应的烯烃产物C4H8、

c3H6和c2}14的摩尔数十分接近；H2的选择性略低于烷烃和烯烃，Krannila的实

验结果证实了Haag—Dessau机理可以预测低转化率下单分子裂化反应产物的分

布。Narbeshuberl53】也观察到类似实验结果。

但是，随着研究单分子裂化反应的不断深入，一些低温下的催化裂化研究结

果表明，Haag—Dessau的裂化机理不能很好的解释其实验现象。Sommer[54,551等人

在反应温度20～200。C下进行一系列精心设计的实验，实验结果表明：f．c4Hlo
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在含重氢的液体超强酸中，其H／D的交换发生在伯位和叔位c．H键上，但是在

固体酸催化剂或固体超强酸上，i-C4Hlo的H／D交换仅仅只发生在伯位c—H键上。

前者产物可以由Haag—Dessau的裂化机理和同位素交换来解释，对于后者的实验

现象却不能由Haag．Dessau的裂化机理来解释。对此Sommer【56】认为f-C4Hlo在固

体酸催化剂或固体超强酸上首先生成了异丁烯，其次才发生异丁烯的质子化；也

就是说，f—C4Hlo的初始反应并不是质子直接进攻其C—C键而产生五配位的正碳

离子。最后Sommer等人总结：烷烃在低反应温度下和在固体催化剂上的初始反

应机理还没有十分明确。

McⅥcker【57]等人在研究了异丁烷的裂化反应行为后认为，异丁烷在沸石催化

剂表面可能生成自由基阳离子，而自由基阳离子进～步分解则可以产生异丁烯。

Kissinl58,591发现异构烷烃裂化时产生大量的短链产物，为解释其实验结果，Kissin

提出在低反应温度下烷烃裂化的初始反应可以由a位C—C键断裂而引发，从而

产生大量的烯烃。但是，烯烃的生成则伴随着Hz的出现，遗憾的是在实验过程

没检测到H2。

1．4．3单分子反应和双分子反应

对于烃类的催化裂化反应，其正碳离子反应机理可分为单分子反应机理和双

分子反应机理。单分子反应机理(Monomolecular mechanism)是以烷烃在酸性

催化剂上形成非经典的五配位正碳离子，以该正碳离子为过渡态进行断裂。双分

子反应机理(Bimolecular mechanism)是以经典的三配位正碳离子为过渡态，涉

及正碳离子与其它烃类分子进行氢转移，然后卢键断裂。单分子反应机理和双分

子反应机理的反应途径详见文献[69，70]。

Lombardo和Hall⋯研究了f—C4Hlo的裂化反应，发现主要产物为cH4，H2及

其对应的C3I-16，C4H8，但是，CH4和C3地并没有总是等摩尔产生，其中CH4和

H2的摩尔数相对较少，而C3H6和C4H8的摩尔数则相对较多，说明除Haag—Dessau

的反应机理外，还存在其它一些重要的反应途径。Engelhardt和Hall[6”，Corma[62】

和Shertudke[63】等人也认识到描述低转化率下的产物分布，仅仅靠Protolytic裂化

反应来完全解释则显得过于简单化，一些初始产物的进一步参与二次反是很难避

免的。一些C5H12裂化实验(如Narbeshubert5习)结果也证实Protolytic裂化反应

的客观存在，但所有产物并不是仅仅由Protolytic裂化反应而生成。类似的实验
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结论也能在Narbeshuber，甚至于Haag—Dessau的C6H14裂化产物数据中得到。

为此，Wielersl64]提出了“裂化机理比率(Cracking mechanism Ratio)”

的概念，并用这个参数来估计裂化反应中双分子反应机理和单分子反应机理的发

生比例。他认为对正己烷而言，这两种机理所生成的产物互不相同。如果正己烷

是遵循经典的双分子反应机理进行裂化，产物中将主要是丁烷(尤其是异丁烷，

因为相应的叔丁基正碳离子是最稳定的)和丙烯以及非常少的甲烷和C2烃。然

而，如果是单分子反应机理在正已烷裂化中起决定作用，会有H2和直链C。一c4

烃类在产物中大量出现。为了定量描述这两种不同裂化机理的相对贡献，他将

(cl+ZC2)／i—C40)的值定义为“裂化机理比率(CMR)”，其中Cl，EC2和f—c40

分别是cH4， c2烃和异丁烷的摩尔选择性。一个较高的CIvlR值(CMR>I)反

映出正己烷裂化反应中单分子裂化反应机理发生显著地作用。较低的C／vlR值

(0<CMR<I)则意味着双分子反应在整个裂化反应中占主导地位。Wielers的实

验结果还表明，随着分子筛孔径的减小，正已烷裂化中的双分子反应过程所占比

例越来越小，同时烷烯比也随之减小，这与许多研究者的观察结果是一致的。

Corma等人【65】通过考察异丁烷的裂化行为研究了单分子和双分子反应机理

对裂化过程的贡献，即单分子反应机理用CH4和H2的初始选择性之和代表，而

整个双分子反应的贡献用差减法[100一(CH4+H2)的初始选择性]来表示。其他

研究者也提出了一些表征催化剂氢转移能力的参数，例如Lukyanov的“氢转移

活性，，㈣和Abbot的‘‘烷烃初始摩尔选择性’’∽681等等。这些参数的本质其实

和Wielers的“裂化机理比率”是一致的，核心问题均是如何确定机理与产物之

间的对应关系。

可见，在催化裂化反应过程中单分子反应(非经典的五配位正碳离子)和双

分子反应(经典的三配位正碳离子)将不可避免的同时发生，其最终产物的分布

将取决于单分子反应和双分子反应发生的相对比例，即Protolytic裂化反应和B

断裂以及氢转移反应的相对程度。如果双分子反应几率占大多数时，催化裂化产

物中会含有大量的异构产物；如果单分子裂化反应几率占大多数时，产物中含有

更多的CI-h，C2H6和H2，c2H4。

许友好等人【69,70]在FCC汽油、蜡油等复杂体系的实验结果中探讨了

Haag．Dessau的反应机理。结果发现干气组分随反应温度的增加而发生有规律的

变化，同时液化气组成随反应温度的升高也发生有规律的变化。为解释FCC汽
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油、蜡油等复杂体系在酸性催化剂上的实验现象，许友好对Haag-Dessau的C6H14

裂化实验数据做了进一步分析，从中发现相同的变化规律，这充分说明了利用

FCC汽油、蜡油等复杂体系为反应物，在酸性催化剂上进行催化裂化实验，其

实验结果可以探讨催化裂化的反应途径。

1．4．4操作参数对反应机理的影响

尽管一些实验对单分子裂化反应和双分子裂化反应的各自贡献大小进行过

专门研究，但是正确评估催化裂化过程中两种反应几率比例，至少在目前还存在

一定的难度。然而在实验过程中，一些操作参数对反应机理的影响是可以定性讨

论。如Haag和Dessau发现单分子裂化反应的活化能高于口断裂反应的活化能，

因此单分子裂化适宜反应条件为：高反应温度；低反应物分压以及低转化率：双

分子裂化反应适宜条件则基本与之相反。

1．4．5催化剂对反应机理的影响

当正碳离子抽取气相烃分子中的氢原子而发生氢转移反应时，产生的中间

过渡体较大；而质子直接进攻烷烃分子时生成的五配位正碳离子则较小，因此催

化剂的沸石孔尺寸大小具有选择性反应的能力，即控制单分子反应和双分子反应

几率比例的能力。不仅如此，双分子反应需要两个距离很近的B酸中心，因此

高活性中心密度的催化剂更容易导致双分子反应的发生。活性中心密度越高的沸

石催化剂，对双分子反应越有利，如Y型沸石催化剂。

Haag和Dessau发现单分子裂化反应更容易发生在孔道为1 O元环的沸石上，

如ZSM．5沸石。Mirodatos和Barthomeu971】贝4进一步指出单分子反应更容易在小

孔沸石和／或具有曲折孔道的催化剂上进行。Wielers【641等人研究正己烷裂化后表

明随着沸石7L径减少而单分子反应增加。应用类似的方法，Corma[721研究了正庚

烷裂化反应及其产物，发现随着沸石孔尺寸减少而产物中烷烃／烯烃增加。

从各自特征产物组成来看，单分子反应与热裂化反应基本相似，并且在某种

程度上，单分子反应可以产生更多的H2、c，o和c2以及更高的烯烃和烷烃之比，

支链产物更少和汽油和柴油收率更低。与之相反，双分子反应机理可以产生更少

干气、更多汽油和柴油和汽油烯烃含量更低。因此，无论是基础研究，还是大规

模工业应用，研究单分子反应和双分子反应机理都十分重要。
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从上述文献报道的实验结果来看，烃类的催化裂化反应遵循正碳离子反应机

理，即经典的三配位正碳离子(双分子)反应机理和非经典的五配位正碳离子(单

分子或Proto]。ytie)反应机理。经典的三配位正碳离子反应机理很好的解释了催

化裂化产物的主要特征，而非经典的五配位正碳离子反应机理为烷烃的初始化反

应给出与自由基机理完全不同的理论解释。尽管该机理还未能完全解释低反应温

度下的烷烃催化裂化的一些产物，但是自从Haag将OlahHal所提出的烃类在液体

强酸上的反应机理应用于石油化学，进而提出的非经典的五配位正碳离子反应机

理以来的近20年里，该机理已经得到普遍接受和频繁引用，有关该机理的一些

实验结论和变化规律己充分应用于研究和生产。因此，五配位正碳离子反应机理

是可以做为经典的三配位正碳离子反应机理的一个重要的补充。

从本文所研究问题及内容角度分析，以上大量的文献并没有以FCC汽油重

馏分为反应物，详细地分析和研究催化裂化气体产物的变化规律，而有关C22和

C3+组分的生成以及变化规律的研究则更加少见。为此，本文主要进行以下几方

面的研究：1)FCC汽油重馏分在酸性催化剂上发生催化裂化反应时干气收率及

其组成的变化规律：2)FCC汽油重馏分在酸性催化剂上发生催化裂化反应时液

化气收率及其组成的变化规律；3)对干气组分和C3+组分的生成途径进行理论

分析和研究；4)分析和讨论单分子反应和双分子反应机理在FCC汽油重馏分催

化裂化时所起的作用。上述研究具有以下两大特点，一是以汽油重馏分复杂体系

为反应物；二是实验时考虑了热裂化反应及其影响。

1．5 研究的思路

在提升管反应器内，其反应温度范围为500～700"C。在该反应温度范围内，

热裂化反应和催化裂化反应均发生作用，两者对干气收率及组分变化都会产生的

影响，问题的关键在于如何区分和估算出两者各自的反应程度，即两者贡献的大

致比例。为此，本论文设计以下研究思路：1)以FCC汽油重馏分为反应物，应

用小型固定流化床催化裂化反应器，在惰性石英砂为载体上，在反应温度为300～

700。C范围内进行纯热裂化反应，获得纯热裂化反应下的产物收率和其组分变化

规律的试验数据；2)以汽油重馏分为反应物，应用小型固定流化床催化裂化反
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应器，在Y型沸石催化剂上，在300～650。C反应温度范围内进行催化裂化反应，

获得其产物收率和其组分变化规律的试验数据；3)分析以上对比实验数据，先

确定热裂化反应的起始反应温度，进而定性和定量地区分热裂化和催化裂化两种

反应各自对气体产物的贡献程度以及得到适宜于研究裂化反应类型实验的反应

温度；4)以汽油重馏分为反应物，应用小型固定流化床催化裂化反应器，在不

同类型沸石(Y型和ZSM一5型)催化剂上，在400．520"C反应温度范围内进行裂

化反应类型实验，获得其产物收率和其组分变化规律的试验数据；5)以汽油重

馏分为反应物，应用小型固定流化床催化裂化反应器，在Y型沸石催化剂上，

分别在反应温度为450和500。C时进行不同剂油比(4—12)和不同质量空速

(5—25h’1)下进行实验，获得其产物收率和其组成变化规律的试验数据。

热裂化和催化裂化反应不仅对H2、Cl和C2等小分子生成产生影响，而且对

更大的分子生成也会产生影响，所以选用较小的烷烃如正己烷和3．甲基戊烷做为

反应物难以研究c3以上分子的生成规律。为了更加全面地研究热裂化反应和催

化裂化反应规律，选用催化裂化汽油重馏分作为反应物是较为合适的。

2实验部分

2．1 原料和试剂

原料制备

FCC汽油馏分取自中石化沧州分公司(以下简称沧州)和燕山分公司(以下

简称燕山)重油催化装置。在实验之前，FCC汽油馏分需进一步切割为汽油轻、

重馏分，其中汽油重馏分为实验的原料。方法如下：在塔顶温度不大于80。C，

塔顶压力为常压等条件下，FCC汽油馏分于实沸点精馏塔内缓慢加热，加热时

沸点低于80℃的轻馏分于塔顶以气相状态进入冷却器，冷却后得到的液体馏分

为FCC汽油轻馏分；当塔顶温度上升至80。C时，实沸点精馏塔停止加热，并迅

速冷却至室温，收集塔内的液体馏分为FCC汽油重馏分。沧州重油催化FCC汽

油重馏分(以下简称沧州FCC汽油重馏分)的性质列于表1和燕山重油催化FCC

汽油重馏分(以下简称燕山FCC汽油重馏分)的性质列于表2。从表1和表2

可以看出，沧州FCC汽油重馏分和燕山FCC汽油重馏分的烯烃质量分数是基本

相同的。

14
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表1沧州FEE汽油重馏分的性质

惰性石英砂来自天津石英钟厂霸州市化工分厂，石英砂(Si02)含量大于

99．8‰相对分子质量60．08，石英砂颗粒介于100目和400目之间。含Y型分

子筛催化剂(MLC．500)和含ZSM一5分子筛催化剂(MP．051)，均来自于中石

化催化剂齐鲁分公司。在实验之前，含Y型和含ZSM一5分子筛催化剂分别在老

化装置上进行老化，制得含Y型分子筛老化催化剂(以下简称催化剂A)和含

ZSM一5分子筛老化催化剂(以下简称催化剂C)。催化剂A的物化性质详见表3。

表3催化剂A的性质

含ZSM一5分子筛催化剂(MP一051)未老化(以下简称催化剂B)的物化

性质详见表4。催化剂C的物化性质详见表5。表3和表4数据显示，催化剂

A和催化剂B微反活性相同，比表面接近，但催化剂A的孔体积大于催化剂B。

表4和表5数据显示，催化剂B微反活性明显大于催化剂C，比表面十分接近，

但催化剂B的孔体积、结晶度也大于催化剂A。
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表4催化剂B的性质

1)老化条件为100％水蒸气，790"(2，17h。

表6 酸性催化剂酸类型及其酸量‘73】

催化剂A的强Br6nsted酸量与催化剂C相同，弱Br6nsted酸量明显大于催

化剂C，如表6数据所示，催化剂A和催化剂C的强Br6nsted酸量均为

13．559mol‘g‘。，弱Br6nsted酸量分别为10．159mol g。和1．699mol·g～。催化剂B

强Br6nsted酸量和弱Br6nsted酸量分别为94．43“mol·94和30．159mol·g～，均明

显高于催化剂C和A。但是，从强Br6nsted酸量与弱Br6nsted酸量之比值来看，

催化剂A为最小，其值为1．34，催化剂C为最大，其值8．Ol。催化剂B强Br6nsted

酸量与弱Br6nsted酸量之比值介于两者之间，其值3．13。

2．2 试验装置

实验所用装置为小型固定流化床(Fixed Fluiding Bed)，图1为其简化流程示
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意图。

图1 FCC小型固定流化床装置

卜氧气； 2一压缩空气； 3一蒸馏水： 4一原料泵： 5一水泵； 6-加熟器； 7一水冷器：

8～反应器： 9～1卜集油瓶； 12一水冷器： 13一空冷器： 14一裂化气： 15-烟气； 16一采样点

反应器内的催化剂由空气流化、加热至一定温度后改由水蒸汽流化，待反

应器被电加热炉加热至反应温度后，根据催化剂装量和所需剂油比、空速确定原

料油进料量和进油时间，原料油注入预热器预热后进入反应器进行反应，反应后

的产物及随后的汽提水蒸汽进入冷却系统冷却，经分离、计量、取样、分析，可

分别得到气体和汽油的总量和产品分布。反应结束后反应器自动升温至再生温

度，经质量流量计控制计量的氧气进入反应器进行催化剂再生，再生烟气经计量、

取样、分析、计算后得到总碳量，进而得到物料平衡数据。再生结束后，反应器

自动降温至反应温度，预备下一次反应一再生周期。由于反应一再生始终在一固定

反应器内交替进行，而反应器中催化剂一直处于流化状态，因而该装置被称为固

定流化床(Fixed Fluiding Bed)反应装置。

2．3 表征方法

2．3．1 催化剂物化表征方法

催化剂比表面、孔体积分析

方法：低温氮吸附、脱附法。仪器：Mircromeritics公司ASAP2400静态吸附

17
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仪。测试过程：样品在300。C、1．33 X 10。2Pa下脱气4h，然后在液氮、温度(一196

℃)下与吸附质接触，静置达到吸附平衡。由氮气进气量与吸附后残存于气相中

的差值计算出吸附剂吸附氮气的量。然后，利用两参数BET公式计算比表面积

和孔体积，利用BJH公式计算孔径分布。

金属元素含量

方法：x射线荧光光谱法(XRF)。仪器：日本理学电机株式会社3013型X

射线光谱仪。测试过程：将粉末样品压片成型后，在X射线荧光光谱仪上测定

各元素特征谱线的强度，用外标法求出各元素的含量。

相对结晶度

方法：x射线粉末衍射法(Ⅺm)。仪器：日本理学D／MAX．ⅢA型衍射仪。

测试条件：Cu靶，Ka辐射，Ni滤波片，管电压35kV，管电流35mA，扫描范

围5～70。，步宽O．05。。

酸类型

方法：吡啶吸附红外吸收光谱法。仪器：BIO．RAD公司FTS3000型傅立叶

变换红外光谱仪。测试过程：将样品压片，置于红外光谱仪的原位池中密封。在

350"C、10’3Pa下焙烧2h，冷却至室温。向原位池导入压力为2．67Pa的蒸汽，维

持吸附平衡30min。升温至250。C、抽真空至10’3Pa，保持30min，降至室温摄

谱。再次升温至450。C、抽真空至10。Pa，保持30min，降至室温摄谱。

2 3 2物料组成分析方法

气体烃类分析

方法：多位气相色谱全分析法。仪器：美国惠普公司HP5880A型炼厂气分析

仪。分析方法：阀室温度85"C，进样口温度60。C，色谱柱温度50"C，检测器温

度100℃。

液体产品烃类组成分析

方法：单体烃PIONA分析法。仪器：美国VARIAN公司CP．3800型气相色

谱仪。分析方法：毛细管石英柱(50m×O．25mm)，FID检测器。采用双段程序

升温，初始温度30。C，一段温度180"C，二段温度250 4C。
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2 4 实验方法

2．4．1 FCC汽油重馏分热裂化反应实验

称取惰性石英砂240克，装入小型固定流化床。实验条件：剂油比为6，质

量空速10h一；在300～7006C范围内每间隔50℃进行热裂化反应实验，即在9个

不同的实验温度下进行实验，且每个反应温度下的实验重复三次。实验所用原料

为沧州FCC汽油重馏分。

实验过程。实验按程序控制分四个阶段进行，即汽提、反应、再生和冷却

复位。首先，按实验要求调节进料量409·min"1，进料前用49．min‘1蒸馏水经汽化

炉(温度200℃)和混合室(温度250℃)吹扫反应器10min，达反应温度后恒

温10min。点击反应按钮油泵自动启动，自循环60s，稳定60s后切换进料三通

阀进料并计时，进料时雾化蒸馏水控制29 rain～。进料结束后自动进行一下操作：

1)切换三通阀；2)关闭进料泵；3)用49．min。蒸馏水吹扫，吹扫时间为10rain。

液相产物用两级冷水浴(室温)和一级空冷(温度。6～。8℃)三级冷却后收集在

收油瓶中，气相产物用排盐水取气法收集。汽提至500℃时停止收集反应裂化气

体；550％时程序自动切换至再生阶段，再生氧气流量控制1．59．rain～，再生时间

20rain，再生烟气同样用排盐水取气法收集。再生后程序自动切换至冷却阶段，

点击复位降温。热裂化实验结果详见第三节。

2 4 2 FCC汽油重馏分催化裂化反应实验

催化裂化反应实验分别催化剂A和催化剂C上进行。整个实验过程分为以

下两个阶段，第一阶段反应温度范围为300～650"C；第二阶段反应温度范围为

400～520。C。在实验第一阶段主要考察热裂化反应和催化裂化反应产物以及变化

规律的差异，以得到催化裂化反应类型的实验适宜温度以及其产物的大致变化规

律；在实验第二阶段主要考察：1)单分子和双分子裂化产物的变化规律；2)不

同类型催化剂的单分子裂化和双分子裂化性能的差异。

称取催化剂A 3009，在马釜炉里350'C下恒温2～3h，冷却至100。C左右时

称取2409装入小型固定流化床。实验条件：剂油比为6，质量空速1011～；在300～

650℃范围内每间隔50℃分别进行催化裂化反应实验，即在8个不同的实验温度

下进行实验，且每个反应温度下的实验重复三次。原料为沧州FCC汽油重馏分
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称取3009催化剂C，在马釜炉里350"C下恒温2～3h，冷却至100"C左右时

称取2409装入小型固定流化床。实验条件：剂油比为6，质量空速10h．1，在300～

650℃范围内每间隔50"C分别进行催化裂化反应实验，即在8个不同的实验温度

下进行实验，且每个反应温度下的实验重复三次。实验原料为燕化FCC汽油重

馏分。

实验过程同热裂化反应实验，实验结果详见第三节。

2．4．3 FCC汽油重馏分在不同类型催化剂上反应实验

催化裂化反应类型实验分别在催化剂A、B、C上进行。整个实验过程也可

分为三个部分。实验第一部分主要考察催化剂A和催化剂C单分子和双分子反

应产物的差异以及不同的变化规律，具体如下：1)以燕山FCC汽油重馏分为原

料，以催化剂A为载体，反应温度范围为400～520"C进行的催化裂化实验，实

验条件：剂油比为6，质量空速10h～。2)以燕山FCC汽油重馏分为原料，分别

在催化剂B和催化剂c上，反应温度范围为400～520"C进行催化裂化实验，实

验条件：剂油比为6，质量空速10h～。

实验第二部分主要考察催化剂B和催化剂C单分子和双分子反应产物的差

异以及不同的变化规律，具体如下：以燕山FCC汽油重馏分为原料，再催化剂

B上，反应温度范围为400～520。C进行催化裂化实验，实验条件：剂油比为6，

质量空速10h～。

实验第三部分主要考察催化剂A在不同剂油比、不同质量空速下单分子和

双分子反应产物的差异以及变化规律，具体如下：1)以沧州FCC汽油重馏分为

原料，在催化剂A上，剂油比分别为4，6，8，10和12时进行单分子和双分子

反应实验。实验其它条件：反应温度450。C和500"C，质量空速为10h～。2)以

沧州FCC汽油重馏分为原料，在催化剂A上，质量空速为5，10，15，20和25h．1

时进行单分子和双分子反应实验。实验其它条件：反应温度450℃和500℃，剂

油比为8。

实验过程同催化裂化反应实验，实验结果详见第四节。

20
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3热裂化和催化裂化反应特征产物分析

3．1 热裂化反应的起始温度

根据气体产物的体积及收率和汽油中烯烃、芳烃族组成的质量分数，来确

定FCC汽油重馏分热裂化反应的起始温度。

实验结果表明，当反应温度500"C时，干气和液化气收率之和不大于O．01％

(质量分数，以下同)，气体产物的体积少于10mL(H2和Cl～C6)；当反应温度

525"C时，干气和液化气收率之和为O．15％(见表6)，气体产物的体积103ml，

两者相比可以发现，525"C时的气体收率增加了15倍，气体体积增加10倍以上。

这些数据表明，当反应温度低于500"C时，FCC汽油重馏分热裂化反应的影响是

可以忽略的；当反应温度高于500"C时，应该考虑FCC汽油重馏分热裂化反应。

图2为热裂化反应汽油中烯烃和芳烃族组成的质量分数随温度的变化。由

图2可见，当反应温度低于525℃时，烯烃的质量分数与原料中的烯烃质量分数

相近；当反应温度在525～575℃之间时，烯烃的质量分数有所增加；当反应温

度高于575℃时，烯烃的质量分数则快速地减小。芳烃的质量分数变化与烯烃相

反，当反应温度低于575℃时，芳烃的质量分数与FCC汽油重馏分相近：当反

应温度高于575℃时，芳烃的质量分数快速增加。
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图2热裂化反应汽油中烯烃和芳烃质量分数随温度的变化
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从上述可知，FCC汽油重馏分发生明显热裂化反应的温度大致在500～525

℃。由于本文着重考察气体产物的变化规律，特别是H2、c1和C2等小分子的变

化规律，为减小或避免实验和分析误差，因此将FCC汽油重馏分热裂化反应的
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起始温度确定为525"C。

3．2 热裂化和催化裂化反应的干气收率

表7为FCC汽油重馏分热裂化反应的产物分布。表7干气收率数据显示：

当反应温度小于525"C时，FCC汽油重馏分热裂化反应几乎不产生干气，当反应

温度为525"C时，其干气收率(质量分数，以下均同)仅为0．06％。当反应温度

大于525"C时，FCC汽油重馏分热裂化反应的干气收率随反应温度升高而增加：

当反应温度大于600"C时，其干气收率迅速增加，并且明显高于液化气收率。

表7 FCC汽油重馏分热裂化反应产物分布

表8为FCC汽油重馏分在催化剂A上反应的产物分布。表8干气收率数据

显示：反应温度升高，干气收率增加。当反应温度为300～400"C时，FCC汽油

重馏分催化裂化反应可以少量产生干气，其质量收率大致为O．04％。当反应温度

大于400"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应已有明显的干气生成，如反应

温度为500℃和525℃，其干气收率分别为0．50％和0．89％。当反应温度大于550

℃时，其干气收率随反应温度升高而迅速增加。

表9为FEE汽油重馏分在催化剂C上反应的产物分布。表9干气收率数据显

示：反应温度升高，干气收率增加。当反应温度为300～350。C时，FCC汽油重

馏分催化裂化反应可以少量产生干气，其质量收率大致为0．04％。当反应温度大

于350℃时，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应已有明显的干气生成，如反应温
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度为450。C和500"C，其干气收率分别为O．43％和O．95％。当反应温度大于550

℃时，其干气收率随反应温度升高而迅速增加。

表8 FCC汽油重馏分在催化剂A上催化裂化反应产物分布

反应温度／ 质量收率，％

℃ 干气 液化气 汽油 柴油 重油 焦炭

300 0．03 0 05 94 03 4 03 0．37 1．49

350 0．04 0 07 94 71 3 69 0．33 1．16

400 0．04 0．19 95．02 3．70 0．07 0．99

450 0 19 1 77 93．50 3．53 0．00 1 01

500 0 50 5．02 89 70 3．69 0．00 1．09

525 0 89 6 88 87 35 3．70 0．00 1．18

550 1．37 9 24 83．95 3 95 0．00 1 48

575 1．87 10 67 81．44 4．10 0．15 1 76

600 3．36 13．18 76．94 4 26 0．41 1．85

650 8 98 15．66 65 86 4．85 I．17 3．47

表9 FCC汽油重馏分在催化剂c上催化裂化反应产物分布

反应温度／ 质量收率，％

℃ 干气 液化气 汽油 柴油 重油 焦炭

图3为FCC汽油重馏分在石英砂和催化剂A上反应的干气收率随反应温度

的变化，其中曲线(3)为催化裂化和热裂化反应的干气收率的比值随反应温度的

变化。图4为FCC汽油重馏分在石英砂和催化剂C上反应的干气收率随反应温

度的变化，其中曲线(3)为催化裂化和热裂化反应的干气收率的比值随反应温度

的变化。
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图3催化剂h催化裂化和热裂化干气收率随反应温度的变化

(1)催化剂^； (2)惰性石英砂： (3)催化裂化和热裂化干气收率之比
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图4催化剂C催化裂化和热裂化干气收率随反应温度的变化

(1)催化剂c； (2)惰性石英砂： (3)催化裂化和熟裂化干气收率之比

从图3和图4曲线(3)可以发现，催化裂化与热裂化干气收率的比值，即

催化裂化反应时的干气收率／热裂化反应时的干气收率之比，随反应温度升高而

迅速减小。

分析以上图表数据可以发现，在不同反应温度范围内，FCC汽油重馏分热裂

化反应与在催化剂A或C上催化裂化反应生成的干气收率具有较为明显的差异，

因此有关热裂化和催化裂化反应的干气收率的讨论分为以下两部分，即反应温度

范围为300～525℃时热裂化和催化裂化反应的干气收率(简称为热裂化和低温

时催化裂化反应的干气收率)和反应温度范围为550～650"C时热裂化和催化裂
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化反应的干气收率(简称为热裂化和高温时催化裂化反应的干气收率)。

为方便下面叙述，做以下两个定义。

(1)干气收率之比：

Rd。。。=催化裂化反应干气收率／单纯热裂化反应干气收率。

(2)催化裂化反应时单分子裂化反应对干气的贡献：

n 6fy gas=(Ibryg∞-1)／Rm g踮×100％

由rl dry g。可知，催化裂化反应时热裂化反应对干气的贡献为100--n dry gas。

3．2．1 热裂化和低温时催化裂化反应的干气收率

由图3和表8可知，当反应温度为350"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A

上反应生成(简称催化剂A，以下类同)的干气收率为0．04％，当反应温度为450

℃和500℃时，其干气收率分别增加为0．19％和O．50％，说明低温下FCC汽油重

馏分进行催化裂化反应时就可以生成干气组分，到500℃时FCC反应已十分明

显。而当反应温度低于500℃时，热裂化反应的干气收率不大于O．001％，由此可

以推测，当反应温度低于500"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的干

气100％由催化裂化反应所致。

由图4和表9可知，FCC汽油重馏分在催化剂C上进行催化裂化反应时不

仅出现上述同样的实验现象，而且当反应温度大于350"C时，催化剂C的干气收

率明显高于催化剂A，如当反应温度为400"C时，催化剂C的干气收率为O．16％，

约为催化剂A时的4倍：当反应温度为450"C和500"C时，催化剂C的干气收率

分别为O．43％和O．95％，分别是催化剂A的2．26和1．90倍。

上述数据说明：当反应温度小于500"C时，1)FCC汽油重馏分催化裂化反

应可以产生干气组分：2)产物干气几乎100％来自于催化裂化反应；3)催化剂

的分子筛性能可以影响干气收率的大小，催化剂C的干气收率高于催化剂A。

当反应温度为500"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A和催化剂C上反应生

成的干气收率分别为O．50％和0．95％，FCC汽油重馏分在惰性石英砂上反应生成

的干气收率为0．001％，由以上干气收率可计算心。。。值分别为500和950；当反

应温度为525"C时，Rdry g。值分别减小为14．83和23．83。根据以上Rdry蛐值可以

大致估算出单分子裂化反应对产物干气的贡献大小：即当反应温度为500"C时，

ri d5,。值分别为99．80％和99．89％，即FCC汽油重馏分在催化剂A上和催化剂
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C反应生成的干气几乎100％来自于单分子裂化反应；当反应温度为525℃时，

n dry E。值分别为93．26％ff!：1 95．80％，即催化剂A催化裂化反应生成的干气93％

来自于单分子裂化反应，催化剂C为96％。

上述数据说明：当反应温度为500"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A和催化

剂c上反应生成的干气几乎100％由单分子裂化反应所致；当反应温度为525。C

时， 催化裂化反应产物干气90％以上由单分子裂化反应所造成。因此，研究单

分子裂化反应干气组分变化规律的适宜温度为不大于525"C。

3．2．2热裂化和高温时催化裂化反应的干气收率

当反应温度为550℃时，FCC汽油重馏分在催化剂A和催化剂C上反应生

成的干气收率分别为1．37％和2．04％，热裂化反应干气收率为O．50％，由以上干

气收率可计算如w g。值分别为2．74和4．08，rt dw g。值分别为63％和75％。当反

应温度升至575"C和600。C时，催化剂A的心。。。值分别减小到1．49和1．02，n

drygas值分别为减小到29％和1％；催化剂C的Rdry g。值分别减小至2．24和1．38，

n dD"gas值分别减小为55％平n 28％。上述数据说明：1)当反应温度大于525"c时，

催化剂A和催化剂c的rl dry。。值明显减小，即单分子裂化反应生成的干气明显

减小，热裂化反应生成的干气则明显增加；2)rl dry。。值与分子筛类型有关，催

化剂C明显高于催化剂A。3)当反应温度为600℃时，FCC汽油重馏分在催化

剂A上反应的生成干气几乎100％由热裂化反应所造成。

由表8可知，当反应温度为550。C，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应的生

成干气收率为1．37％，当反应温度为525℃时，其干气收率为O．89％，两者相比

的值为1．54(简称550"C时干气收率之比)。当反应温度分别为575。C时，FCC

汽油重馏分在催化剂A上反应的生成干气收率为1．97％，计算出575"C时的干气

收率之比为1．44。当反应温度为600。C时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应的

生成干气收率为3．36％，计算出600。C时的干气收率之比为1．71。由此可知，当

反应温度分别为550，575，600。C时，催化剂A的干气收率之比分别为1．54，1．44

和1．7l。当反应温度分别为550，575，600℃时，催化剂C的上述比值分别为

1．43，1．45和1．55。可见，催化裂化反应的上述比值随反应温度升高而趋向增加。

当FCC汽油重馏分在惰性石英砂上反应时，其550，575，600"C时干气收率之

比分别为8．33，2．64和2．51，变化趋势与催化裂化反应正相反，这说明当反应温
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度大于525。C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应的生成干气不仅仅来自于

热裂化反应，部分干气可以由单分子裂化反应所造成。

另外，热裂化反应的上述比值均大于催化裂化反应的上述比值，这说明FCC

汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，与在惰性石英砂上的热裂化反应相比，在酸

性催化剂上的热裂化反应受到一定程度的限制。当反应温度为650。C时，FCC汽

油重馏分在催化剂A上反应，其干气收率仅为8．98％，而相同反应温度下FCC

汽油重馏分在惰性石英砂上反应时的干气收率却为9．95％，后者比前者高出O．97

个百分点，也就是说FCC汽油重馏分在催化剂A上反应时干气收率减少了O．97

个百分点，这正是热裂化反应在酸性催化剂上受到限制所造成的结果。

热裂化反应在酸性催化剂上受到抑制的原因分析如下。表10为FCC汽油重

馏分在催化剂A上反应时族组成随反应温度的变化。表10数据显示：当反应温

度为350℃时，烯烃质量分数从18．73％减4,70 11．00％；当反应温度为600℃时，

烯烃质量分数从18．73％减小到9．05％。可见反应温度升高，烯烃质量分数明显

减少。由正碳离子反应机理可知，吸附在催化剂上的烯烃质子化后生成三配位的

正碳离子，其一般容易发生∥位断裂或氢转移等反应，反应产物不是H2，CH4

和C2等小分子，而是低碳烯烃、异构烷烃或芳烃。表10数据显示异构烷烃质

量分数趋向增加，这说明部分烯烃在催化剂A上可以通过氢转移反应转化为异

构烷烃。根据单分子裂化反应机理，质子可以进攻烷烃而生成五配位的正碳离子，

其断裂产物为H2，CH4和C2等小分子。因此，当FCC汽油重馏分在催化剂A

上反应时，烷烃质量分数增加对H2，CH4和C2等小分子的产生是有利的。

表10在催化剂A上催化裂化反应汽油族组成随反应温度变化
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表11为FCC汽油重馏分热裂化反应时族组成随反应温度的变化。表1l

数据显示：当反应温度小于600"C时，FCC汽油重馏分在惰性石英砂上反应，其

汽油中异构烷烃和烯烃的质量分数变化很小，仅有少量的异构烷烃和烯烃参与热

裂化反应。相对于异构烷烃的质量分数变化，烯烃的质量分数变化较大，说明烯

烃的热裂化反应速率较快，因此当FCC汽油重馏分在催化剂A上反应时，异构

烷烃的增加对热裂化反应生成干气组分来说是不利的。

表I 1热裂化反应汽油族组成随反应温度变化

当反应温度为650℃时，热裂化汽油中烯烃质量分数减小到14．21％。当FCC

汽油重馏分在催化剂A上反应时，650℃时汽油的烯烃质量分数为6．04％，仅为

热裂化反应时的42．5％，说明大量烯烃参与催化裂化反应，因此烯烃参与热裂化

反应的几率则较低。当反应温度为650℃时，催化裂化和热裂化汽油中异构烷烃

质量分数分别7．88％和8．55％，说明在高反应温度下异构烷烃参与催化裂化反应

和热裂化反应的几率比较接近。当反应温度为650℃时，催化裂化和热裂化汽油

中正构烷烃质量分数分别2．39％和2．73％，并且在350～650"C之间两者正构烷烃

质量分数均几乎相同，说明正构烷烃参与催化裂化或热裂化反应速率是几乎相同

的。由上述分析可知，当反应温度为650"C时，烷烃参与催化裂化或热裂化反应

速率是几乎相同的，但是烯烃参与热裂化的反应几率明显小于参与催化裂化的反

应几率，结果使FCC汽油重馏分在催化剂A上反应，其干气收率低于在惰性石

英砂反应时干气收率。

当反应温度为650。C时，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应，其干气收率为
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10．92％，在相同反应温度下热裂化反应，其干气收率9．95％，前者比后者高出

O．97个百分点，与FCC汽油重馏分在催化剂C上反应时的干气收率相比，两者

正相反。对此解释如下，表8和表9数据显示，当反应温度小于550"C时，FCC

汽油重馏分在催化剂A上反应，其液化气收率大于在催化剂C上的液化气收率；

当反应温度大于550"C时，在催化剂A上的液化气收率却低于在催化剂C上的

液化气收率。由单分子裂化反应机理可知，反应温度越高，单分子裂化反应几率

越大，由此可知当反应温度大于550℃时，液化气组分在催化剂C上可以进一步

将转化成干气组分，由此导致了当反应温度650"C时，其干气收率依然大于单纯

热裂化反应的干气收率。

总之，当反应温度大于550。C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，

干气是催化裂化和热裂化反应共同作用的产物。与单独在惰性石英砂上的热裂化

反应相比，在酸性催化剂上的热裂化反应受到一定程度的限制，其原因在于烯烃

具有明显不同的催化裂化速率和热裂化反应速率。温度越高，两者反应速率差别

越大。

3．3 热裂化和催化裂化的干气组成

由3．2节叙述可知，当反应温度小于525℃时，FCC汽油重馏分在酸性催化

剂上反应生成的干气几乎100％来自于单分子裂化反应；当反应温度大于525"C

时，干气来自于热裂化和单分子裂化反应共同作用。为区分热裂化和催化裂化的

干气组成的差异以及各自的变化规律，对干气组成的讨论和分析也分成以下两个

部分，即反应温度范围为300～525℃时热裂化和催化裂化反应的干气组成(简

称为热裂化和低温时催化裂化反应的干气组成)和反应温度范围为550～650℃

时热裂化和催化裂化反应的干气组成(简称为热裂化和高温时催化裂化反应的干

气组成)。

3．3．1 热裂化和低温时催化裂化反应的千气组成

表12为FCC汽油重馏分热裂化反应的干气组成(简称热裂化的干气组成，

以下类同)随反应温度的变化。表中数据显示：热裂化的干气主要组分是CH4，

各组分体积分数按从大到小排列顺序为：C144>H2>C2I--h>C2H6。
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表12热裂化反应干气组成随反应温度变化

由表12可知，当反应温度为525"C时，热裂化CI-h体积分数为44．88％，H2

体积分数为36．25％，C2H4和C2H6体积分数分别为11．02％和7．84％，可见FCC

汽油重馏分在惰性石英砂上反应生成的CH4和H2体积分数明显高于C2H4和

C2H6体积分数。随反应温度升高，热裂化CH4体积分数增加，当反应温度为650

℃时，CH4体积分数增加为49．25％。H2体积分数变化则与之相反，即反应温度

升高，H2体积分数减小，当反应温度为650"C时，H2体积分数减小为17．83％。

CI-h体积分数增加和H2体积分数减小，这直接使则2)／似CH4)随反应温度升高而
快速减小，当反应温度为525℃时，妒(H2)／以CH4)为O．8077；当反应温度为650

℃时妒(H2)／欢CH4)减小为o．3620。当反应温度为650"C时，C2H4体积分数增加为

19．89％，可见热裂化C2H4体积分数随反应温度升高而增加。C2H6体积分数变化

则是先增加后减小，当反应温度为600。C时，C2H6体积分数出现的极大值为

14 66％。

表13为FCC汽油重馏分在催化剂A上反应所生成(简称催化剂A)的干

气组成随反应温度的变化。表中数据显示：当反应温度大于400℃，其干气主要

组分是C2H4，各组分按体积分数从大到小排列为：C2I-14>Cl-h>H2>C2H6。

表13在催化剂A上催化裂化反应干气组成随反应温度变化

反应温度，℃
体积分数

C2H

11．34

25．63

42 64

48．25

45．16

43．95

35．82

P(H2)／p(Crh)

350

400

450

500

525

550

575

42．38

36．08

29．8l

27 17

30．17

31 48

36．56

o 9894

o 9185

o．6793

o 5960

o．5262

o．4992

o．4906％一地一％坫∞曲饽踮船

一C一4

5

7

8

8

8

9L昭M龉坶踞他g；●一蛆∞∞埔坫垢"
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600

650

18 30 39．60 10 14 31．95 O．4622

18 74 45 82 11 47 23 97 0 4090

由表13可知，当反应温度为500℃时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应

生成的干气，其c2H4体积分数为48．25％，CH4体积分数为27．17％，H2和c2H6

体积分数分别为16．19％和8 39％，可见其C2心体积分数明显高于其它组分的体

积分数。CH。体积分数随反应温度升高而减小170】，H2体积分数也随反应温度升

高而减小。当反应温度为350℃时，CH4和H2体积分数分别为42．38％和41．93％，

当反应温度为500℃时，c}14和H2体积分数分别减小为27．17％和16 19％，由此

可见H2体积分数的减小速率更快，这导致了则2)／“CH4)随反应温度升高也快速
减小，即(H2)／双CI-h)从350"C时的O．9894减小500"C时的O．5960。当反应温度为

350"C时，C2H4体积分数仅为11．34％。但随着反应温度升高，C2H4体积分数快

速增加，当反应温度为500℃时，c2l{4体积分数达极大值为48．25％。当反应温

度为350"C时，C2H6体积分数为4．36％。随反应温度升高，C2H6体积分数几乎

呈线性增加。

表14为FCC汽油重馏分在催化剂C上反应所生成(简称催化剂C)的干气

组成随反应温度的变化。表中数据显示：干气主要组分是C2I-h，各组分按体积

分数从大到小排列为：C2Fh>H2>cI-14>c2H6。催化剂C的C2H4体积分数明显

高于催化剂A和热裂化的C2Ha体积分数；CI-h体积分数则与之相反。

表14在催化剂C上催化裂化反应干气组成随反应温度变化

由表14可知，当反应温度为450。C时，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应

所生成的干气，其c2H4体积分数为71．84％，H2体积分数为17．99％，CH4和C2H6

31
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体积分数分别为6．88％,n 3．29％，可见其干气组成具有以下特征，即C2H4体积

分数明显高于催化剂A和惰性石英砂，CH4体积分数却明显低于催化剂A和惰

性石英砂。当反应温度为350℃时，cH4和H2体积分数分别为33．58％和21．09％，

随反应温度升高，CH4和H2体积分数而先减小后增加，H2体积分数随温度变化

幅度更大，这使“H2)／(o(CH4)随反应温度升高而增加，如(p(H2)／双CI-h)从350"C时

的1．590增加至500"C时的3．320。由于CHa体积分数的偏低，p(H2)／饭CHa)明显

高于催化剂A和惰性石英砂的p0-12)／以cth)。当反应温度小于450"C时，催化剂

C的C2H4体积分数随反应温度升高而增加；当反应温度大于450℃时，其C2H4

体积分数随反应温度升高而减小：C2H6体积分数随反应温度升高而增加。

图5为热裂化和催化裂化反应生成的干气组成CH4体积分数随反应温度的

变化。在相同的反应温度下，热裂化反应的CHa体积分数明显高于FCC反应。

当反应温度为525℃时，热裂化反应CH4体积分数为相同反应温度下催化剂A的

CH4体积分数的1．6倍，为催化剂C的CH4体积分数的5．1倍。如前所述，当反

应温度大于500℃时，FCC汽油重馏分热裂化反应已有所发生，因此在分析催化

裂化反应生成的干气CH4体积分数变化规律时，应当考虑热裂化参与对其产生

的影响。当反应温度为525℃时，催化剂A的CHa体积分数为30．17％，比500

辞
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隶
g
垃
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反应温度℃

图5 CHt体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂 (2)催化剂A (3)催化剂C

℃时的Cl-h体积分数高出3．00个百分点：当反应温度为525℃时，催化剂C的

Cl-h体积分数为8．87％，500"C时Cl-h体积分数为7．16％，两者相差1．71个百分

点。上述数据表明：1)当反应温度大于500℃时，热裂化反应参与已经对催化

裂化反应生成的干气CH4体积分数的产生影响；2)催化剂C来自于单分子裂化
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的干气nd。。。值较高，催化剂C的CH4体积分数变化幅度小于催化剂A；3)催

化剂C的CH4体积分数本身偏低，热裂化反应参与对催化剂C的cH4体积分数

影响则更大。

上述分析表明，当FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，源自于单分子

裂化反应C}14体积分数随反应温度的升高而减小，而在惰性石英砂上反应产生

的CH。体积分数随反应温度的升高而增加，由此推测反应机理不同，CH4体积分

数随反应温度变化的规律是完全不同。

图6为热裂化和催化裂化反应生成的干气组成H2体积分数随反应温度的变

化情况。如图6所示，在相同的反应温度下热裂化反应的Hz体积分数明显高于

FCC反应，但由于H2不是热裂化反应干气的主要组成，因此热裂化反应对催化

裂化反应生成的干气H2体积分数的变化的影响较小，这具体表现在催化剂A的

H2体积分数极小值温度为550"C，而cI{4体积分数极小值温度为500"C，两者相

差50"C。其次，烯烃芳构化反应对催化剂c的H2体积分数影响较大，如当反应

温度为450"C时，催化剂C的H2体积分数为1 7．99％；当反应温度为500"C和525

℃时，H2体积分数分别增加到23．77％和29．10％。当反应温度为450℃时，其汽

油的芳烃质量分数比FCC汽油重馏分增加了2．24个百分点，当反应温度为500

℃和525℃时，汽油中芳烃质量分数分别增加了3．36个百分点和3．38个百分点，

相比于450℃时则分别增加了1．12个百分点和1．14个百分点，汽油的芳烃质量

分数变化与干气Hz体积分数变化是相关的，可见单分子裂化反应，热裂化反应

和烯烃芳构化反应等主要反应均可以影响H2体积分数的变化。

乎
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求
器
蛙

=

350 400 450 500 550 600 650

反应温度℃

图6}Iz体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂 (2)催化剂A (3)催化剂C
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上述数据分析表明，当FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，源自于单

分子裂化反应H2体积分数随反应温度的升高而减小；在惰性石英砂上反应时，

热裂化反应的H2体积分数随反应温度的升高而减小，可见两种不同反应机理在

反应温度对H2生成的影响上的作用却是一致的。

图7为热裂化和催化裂化反应生成的干气组成C2I-l,体积分数随反应温度的

变化情况。如图7所示，在相同的反应温度下，催化剂c的C2H4体积分数明显

大于催化剂A，催化剂A的C2H4体积分数又远大于热裂化。如当反应温度为450

℃时，催化剂C的C2H4体积分数为71．84％，催化剂A的C2H4体积分数为42．64％，

两者相差29．20个百分点；当反应温度为525。C时，催化剂A的C2H4体积分数

为45．16％，热裂化C2H4体积分数仅为11．02％，两者相差34．14个百分点。上述

数据说明：1)催化裂化反应比热裂化反应更容易生成C2H4，高选择性的C2I-h

不可能源自热裂化反应：2)催化剂C比催化剂A更容易生成C2H4，分子筛类

型对c2}14的生成有很大影响。3)在较低的反应温度下，催化裂化反应的C2H4

体积分数偏低，对此合理的解释则是低反应温度时烯烃发生了的齐聚反应

[74,75,76]，即C2H4的齐聚反应使c2H4体积分数减小。反应温度对C2H4的齐聚反

应的影响很明显，当反应温度大于400"C时，C2H4齐聚反应会大大减少，此时

C2H4体积分数则明显增加，如图7所示。当反应温度小于400"C时，液化气C4H8

体积分数异常偏高，说明C2H4的齐聚反应产物主要为C。H8。
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图7 C2H。体积分数随反应温度的变化 图8 C2H6体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂 (2)催化剂A (3)催化剂C

上述分析表明，如考虑C2H4齐聚反应的影响，FCC汽油重馏分在酸性催化

剂上反应时，C2I-h体积分数随反应温度的升高而减小，而在惰性石英砂上反应

鲫伯∞∞蚰蚰加加。
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产生的C2H4体积分数随反应温度的升高而增加。可见，反应机理不同，c2H4体

积分数随反应温度变化的规律也完全不同。

图8为热裂化和催化裂化反应生成的干气组成C2H6体积分数随反应温度的

变化情况。如图8所示，催化剂A的C2H6体积分数明显高于催化剂C的C2H6

体积分数，前者大约为后者的两倍。催化裂化反应的C2H6体积分数均趋向增加，

说明高温有利于单分子裂化反应产生C2H6。热裂化C2H6体积分数基本趋向增加，

但当反应温度大于600"C时，部分C2H6将进一步参与热裂化反应，结果使C2H6

体积分数减小，C21-14体积分数增加。

3．3．2热裂化和高温时催化裂化反应的干气组成

随着反应温度的升高，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应的过程中，热裂

化反应逐渐明显，当反应温度大于525℃时，热裂化反应已经对单分子裂化的干

气组成的变化规律产生影响。图9．12描述催化裂化和热裂化共同作用下，其干

气组成随反应温度的变化情况。

如图9所示，当反应温度大于525℃时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上生

成的CH4体积分数随反应温度升高而呈线性增加，并且增加的速率几乎相同；

催化剂A的C1-14体积分数明显高于催化剂c的cH4体积分数。如图9所示，当
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图9 CI-h体积分数随反应温度的变化 图10 H2体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂 (2)催化剂A (3)催化剂C

反应温度大于525。C时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的H2体积分数

随反应温度升高而几乎呈线性增加；在催化剂C上反应时，其H2体积分数随反

应温度升高呈先增加后减小的变化趋势，但其值基本保持30．O％左右，变化幅度
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不大：催化剂C的H2体积分数明显比催化剂A的H2体积分数高。

当反应温度大于525"C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上生成的C2H4体

积分数随反应温度升高而几乎呈线性减小，并且减小的速率几乎相同；而在惰性

石英砂上反应时，其c：H4体积分数随反应温度升高而增加，两者具有明显的差

别；催化剂C的C2I-h体积分数大于催化剂A的C2l-h体积分数，如图11所示。
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图11 C2l-h体积分数随反应温度的变化 图12 C2H6体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂 (2)催化剂A (3)催化剂C

当反应温度大于525"C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上生成的C2H6体

积分数随反应温度升高而几乎呈线性增加，但增加的速率低于热裂化反应；催化

剂A的c2H6体积分数明显比催化剂C的C2H6体积分数高，如图12所示。

上述表明，高温时催化裂化的干气组成变化规律与低温时催化裂化的干气组

成变化规律具有较大差别。当反应温度大于525。C时，CH4和H2体积分数随反应

温度升高而增加，而反应温度小于525℃时，CIl4和H2体积分数随反应温度升高

而减小。可见，热裂化反应对CH4体积分数的变化具有明显的影响，这说明当

反应温度大于525℃时，CH4大部分来自于热裂化反应；热裂化反应对H2体积分

数的变化影响甚小，这说明H2不是主要来自于热裂化反应。C2H4体积分数的变

化无论是反应温度大于525"C，还是反应温度小于525"C，均是随反应温度升高

而减小，这进一步说明c2H4主要来自于催化裂化反应。

FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的干气，其组分体积分数随反应温

度升高而越来越接近于热裂化反应干气的组成。当反应温度为650"C时，其H2，

CIL,，C2H6，C2H4体积分数分别为18．74％，45．82％，11．47％和23．97％，与惰性

石英砂反应生成的H2，CH4，C2H6，C2H4体积分数分别为17．83％，49．25％，13．03％
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和19．89％，可以看出两者已十分接近。而FCC汽油重馏分在催化剂C上反应生

成的干气，如反应温度为650"C时，其干气组分H2，CI-h，C2H6，C2I-h体积分数

分别为27．79％，34，51％，9．94％和27．76％，与热裂化干气组成数据相比具有较

明显的差别。这进一步说明当反应温度大于600"C时，FCC汽油重馏分在催化剂

A上反应生成的干气，其rl drygas更小，而在催化剂c上反应生成的干气，其n d。

。。较大，即部分于气依然来自于烷烃的单分子裂化反应。

3．3．3热裂化反应千气的生成途径

热裂化干气的主要组分是CI-h，其次为H2，然后依次为C2I-14和C2H6。上

述气体产物特征可以用以下反应机理给与解释：1)异构烷烃的初始反应为C．H

键或C—C键均裂生成自由基，主要为C3～C5自由基；2)C3～C5自由基进一步口

断裂产生甲基或氢自由基，自身则相应转变为丙烯和i-C4H8；3)甲基或氢自由

基与异构烷烃取代反应(氢转移反应)，前者取代产物分别为H2、CI-h，异构烷

烃则生成更大自由基，并开始链增长反应。通过上述反应机理，CH4、H2和C3H6、

i-C4H8几乎是等量生成的。实验结果也大致如此，反应温度低于575*(2时干气和

液化气的收率几乎同速增加，并且各温度下以crh)／烈c3H6)的比值大致在O．8左

右，Buekens[771实验现象也与此～致。

以上自由基的产生以及主要反应，以i-C4H10为例作一说明。如图13所示，

反应温度越低，反应2和5发生几率越高，H2体积分数就高。反应温度越高，

反应l和6发生的几率越高，CI-h体积分数就高，因此当反应温度大于525℃时，

CI-h与H2体积分数的差距越大。对于异构烷烃来说，反应1容易发生，因此其

热裂化反应干气CH4为主要组分。

烯烃的热裂化反应途径：烯烃与自由基可发生加成反应而产生新自由基【”，

新自由基∥断裂而产生甲基或氢自由基；加成反应可以使自由基碳链增长，自由

基链越长越容易发生异构反应，导致产生较多的2．自由基；因此烯烃反应途径与

异构烷烃基本类似，如生成甲基或氢自由基及异构自由基等自由基较多。与异构

烷烃热裂化的不同之处在于：烯烃的C．H键或C—C键可均裂生成中间产物一烯丙

基自由基，烯丙基自由基进一步反应可以产生丁二烯和戊二烯，可见烯烃热裂化

将产生二烯产物。与异构烷烃和烯烃相比，正构烷烃的热裂化反应途径则主要是

自由基∥断裂生成C2H4和C3、C。等a位烯烃，故正构烷烃的热裂化气体产物中
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C2l-h和"一C4H8体积分数高而CH4和H2体积分数偏低。

CH3一cH—cI％—上》6H3+CI--13一c'H—cH3
cH3

cI％一cH—CH3与蚤+cI％一苹-CH3
eH3 CH3

· ' ·

CH3一cH—CI-13+H—乙—>i-c4z％+H2

cI％

·4 ·

CH3一cH—cI％+ e}王3——争i—c4}b+ c}王4

cH3

． 5 ·

cK3—9一cI％—÷H+cH3一早5CH2
eH CH3

· 6 ·

CH3一cH—cI％——。；’．cI％ +c}王3’cH2cH2

cH3

图13 i-C4H10及其自由基主要反应

热裂化反应H2生成大致有以下几种途径：1)烯烃双键Ct位碳原子C．H键

均裂产生氢自由基(氢原子)，氢自由基取代后产生H2；烯烃热裂化中间产物烯

丙基自由基脱氢生成H2；2)异构烷烃叔碳位上C—H键的键能最低，容易发生均

裂产生氢自由基或被其它自由基取代产生异构自由基，异构自由基可进一步发生

c．H键均裂而产生氢自由基，产生的氢自由基取代后产生H2；3)其它烃类，如

正构烷烃，环烷甚至芳烃在热裂化反应过程中也可产生氢自由基，进而生成H2；

如乙基自由基的c．H键均裂。4)芳烃脱氢及缩合和烯烃脱氢、合成和芳构化等

反应生成H2。可见H2的生成途径较多，但其主要来自于氢自由基取代反应，部

分H2来自烯丙基自由基和烃类的脱氢反应，对此、ⅣuGuozhong∞79】进行过类似

的讨论。烃类的热裂化反应能够生成一定浓度的氢自由基。与正构烷烃相比，烯

3R
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烃和／或异构烷烃则可以产生更多氢自由基，因此烯烃和／或异构烷烃热裂化气体

中H2质量分数高。

3．4 热裂化和催化裂化反应的液化气收率

3．4．1 热裂化反应的液化气收率

FCC汽油重馏分在惰性石英砂上反应(简称热裂化的，以下同)的液化气收

率列于表7。表7数据显示：当反应温度低于525"C时，热裂化反应的液化气收

率接近于0，即FCC汽油重馏分几乎不参与热裂化反应。当反应温度大于525

℃时，随反应温度升高，热裂化反应的液化气收率明显增加，当反应温度为600

℃时其值为2．78％。

当反应温度小于575"C时，热裂化的液化气收率略高于相同反应温度下的干

气收率，而当反应温度大于575"C时，液化气收率明显低于相同反应温度下的干

气收率，这说明当反应温度大于575"C时，液化气组分将进一步转化为干气组分，

也就是说在高反应温度下，FCC汽油重馏分在惰性石英砂上热裂化反应的主要

气体产物为干气，而不是液化气。

3．4．2催化裂化反应的液化气收率

FCC汽油重馏分在催化剂A上反应(简称催化剂A的，以下同)的液化气

收率列于表8，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应(简称催化剂C的，以下同)

的液化气收率列于表9。表中数据显示：液化气收率随反应温度升高而增加。当

反应温度低于525℃时，FCC汽油重馏分催化裂化反应已明显生成液化气组分，

当反应温度为500℃时，催化剂A的液化气收率为5．02％，催化剂C的液化气收

率为6．27％。FCC汽油重馏分催化裂化的液化气收率明显大于相同反应温度下干

气收率，说明催化裂化反应更容易产生液化气组分，而热裂化则容易产生干气组

分，可见两种反应机理的主要气体产物具有明显的区别。此外，对比FCC汽油

重馏分在催化剂A和催化剂c上液化气收率随反应温度的变化发现，当反应温

度小于550"C时，催化剂A的液化气收率低于同温下催化剂c的液化气收率，

而当反应温度大于550℃时，催化剂A的液化气收率却高于同温下催化剂C的

液化气收率，这说明当反应温度大于550℃时，液化气组分可以在择型分子筛催

化剂上进一步转化为干气组分。
39
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当反应温度为350"C时，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的液化气收

率为O．07％，随着反应温度升高液化气收率逐渐增加，当反应温度为400℃和450

℃时，其液化气收率分别为O．19％和1．77％，说明在较低的反应温度下，FCC汽

油重馏分也可以进行催化裂化反应。当反应温度低于500。C时，FCC汽油重馏分

热裂化反应的液化气收率不大于O．01％，由此可以推测，当反应温度低于500℃

时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应生成的液化气100％由催化裂化反应所

致。

FCC汽油重馏分在催化剂C上反应的结果与催化剂A相类似。当反应温度

为350℃时，液化气收率为0．22％，约为催化剂A的5倍；当反应温度为400"C

和450℃时，液化气收率分别增加到1．64％和3．70％，分别为催化剂A的8．6和

2．1倍。可见在在较低的反应温度下，FCC汽油重馏分催化裂化可以产生液化气，

尤其在催化剂C上。

为方便下面叙述，做以下两个定义。

(1)液化气收率之比：

RLPG=催化裂化反应液化气收率／单纯热裂化反应液化气收率。

(2)催化裂化反应对液化气的贡献：

n LPG=(RIPG-1)，RLPGXl00％

由n LPG可知，催化裂化反应时热裂化反应对液化气的贡献为100—n LPG。

当反应温度为500℃时，FCC汽油重馏分在催化剂A和催化剂C上反应生

成的液化气收率分别为5．02％和6．27％，FCC汽油重馏分在惰性石英砂上反应生

成的液化气收率为0．007％，由以上液化气收率可计算RIpG分别为717和896：

当反应温度为525。C时，RLPG分别减小为76．44和83．56。根据以上RLPG可以大

致估算出催化裂化反应对液化气的贡献大小：即当反应温度为500℃时，rtIPG

分别为99．86％和99．89％，即FCC汽油重馏分在催化剂A和催化剂C上反应生

成的液化气几乎100％来自于催化裂化反应；当反应温度为525"C时，n”G分别

为98．70％和98．80％，即在催化剂A和催化剂C上反应生成的液化气几乎99％

来自于催化裂化反应。

当反应温度为550。C时，催化剂A的RLPG为17．43，其rl LPG为94．26％。当

反应温度升至575℃和600。C时，催化剂A的RLPG分别降至6．97和4．74，其rl

LPG分别减小为85．66％和78．91％。当反应温度为650。C时，催化剂A的RIpG减
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小到2．58，其rl LPG仍大于60％，这表明当反应温度大于600"C时，FCC汽油重

馏分在催化剂A上反应生成的液化气，60％以上仍由催化裂化反应所造成。

当反应温度为550。C时，催化剂c的RLPG为17．06，其n LPG为94．14％。当

反应温度升至575"C和600。C时，催化剂C的RLPG分别减小为6．69和4．24，其

rl LPG分别减小为85．06％和76．42％。当反应温度为650"C时，催化剂C的RLPG

减小到2．39，其n LPG减小为58．11％。

以上分析说明，当反应温度小于550"C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上

反应时，大于94％的液化气由催化裂化反应所造成；当反应温度为600℃时，其

n LPG接近80％，可见其液化气的生成仍以催化裂化反应为主，因此研究催化裂

化反应液化气组分变化规律的适宜反应温度为不大于550℃。

3．5 热裂化和催化裂化反应的液化气组成

3．5．1 热裂化反应的液化气组成

表15为热裂化反应液化气组成随反应温度的变化。由表15的液化气组成

可以看出，热裂化反应液化气(简称热裂化的，以下同)的主要组分为C3H6、i-C4H8

和C3H8，如当反应温度600。C时，C3H6、i—C4H8和C3H8的体积分数分别为56．03％，

14 56％和8．63％。当反应温度小于600。C时，热裂化C3H6体积分数随反应温度

增加而减小，当反应温度大于600℃时，C3H6体积分数随反应温度增加而增加，

即600"C时C3H6体积分数出现极小值。i-C4H8体积分数随反应温度变化与C3H6

相反，当反应温度小于575℃时，f．C4H8体积分数随反应温度增加而增加，当反

应温度大于575。C时f—C4H8体积分数随反应温度增加而减小，即575"C时i-C,d-18

体积分数出现极大值。

表15热裂化反应液化气组成随反应温度变化
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热裂化反应c3H8体积分数随反应温度增加而增加，但当反应温度大于650

℃时，c3H8体积分数减小，说明高温下C3H8也可能进一步参与热裂化反应：

i-C4Hlo体积分数随反应温度增加而明显减小。当反应温度为525℃时，f．C4Hlo

体积分数为5．62％，600"C时i-C4Hlo体积分数减小为2．81％，两者相差50％。可

见与C3H8相比，说明i-C4Hlo参与热裂化反应几率更大，即f—c4Hlo更容易参与

热裂化反应。

n-C4H8体积分数随反应温度变化与i．C4H8相同，这进一步说明了较高的反应

温度对产生C4H8有利，但过高的反应温度也可以使C4Hg进一步热裂化为C3H6

和其它小分子。c4H6体积分数随反应温度的增加而增加，当反应温度低于600

℃时其体积分数不大于1．O％，700℃时其体积分数增加为4．93％，可见丁二烯是

典型的高温热裂化产物。

3．5．2催化裂化反应的液化气组成

表16为催化剂A的液化气组成随反应温度的变化。表16数据显示，FCC

汽油重馏分在催化剂A上反应生成(简称催化剂A的，以下同)的液化气主要

组分为C3H6、i-C4HIo和C3H8，如反应温度500"C时，C3H6、i-C4Hlo和C3H8的

体积分数分别为36．90％，34 48％和12．35％。当反应温度小于500℃时，催化剂

A的C3H6体积分数随反应温度增加而减小，当反应温度大于500"C时，C3H6体

表16在催化剂A上催化裂化反应液化气组成随反应温度变化

积分数随反应温度增加而增加，即在500"C时c3H6体积分数出现极小值。f—c4Hlo

体积分数随反应温度变化与C3H6相反，当反应温度小于500"C时，i-C,Hlo体积

分数随反应温度增加而增加，当反应温度大于500"C时，f．C4Hlo体积分数随反应
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温度增加而减小，即500℃时f—C4Hlo体积分数出现极大值。

i-C4H8体积分数随反应温度的变化与C3H6相同，即当反应温度小于500℃时，

i-C4H8体积分数随反应温度增加而减小，当反应温度大于500℃时i-C4H8体积分

数随反应温度增加而增加，500℃时f．c4Hs体积分数出现极小值。当反应温度为

350"C时，"．c4H8体积分数为2．03％；当反应温度为400"C时n．c4Hs体积分数为

1．89％，当反应温度大于400"C时，n．c4H8体积分数则随反应温度增加而增加。

当反应温度为350"C时，n—C4Hlo体积分数为1．01％；当反应温度为500℃时，

”一C4H10体积分数为4．21％，可见催化剂A的n—C4Hlo体积分数随反应温度升高而

增加，但当反应温度大于575"C时，n．C4Hlo体积分数开始减小，说明n—C4Hlo在

高温下可以进一步参与热裂化或催化裂化反应。

表17为催化剂C的液化气组成随反应温度的变化。表17数据显示， FCC

汽油重馏分在催化剂c上反应生成(简称催化剂C的，以下同)的液化气主要

组分为C3H6、i-C4H8、i-C4Hlo和C3H8，当反应温度为300"C时，其各自体积分

数分别为55．46％，14．52％，9．23％和5．00％，与350℃时的相比，上述组分体积

分数的比值分别为O．86，0．96，1．96和1．37，说明当反应温度为300℃时烷烃体

积分数较高而烯烃的体积分数较低。

表17在催化剂C上催化裂化反应液化气组成随反应温度变化

当反应温度大于300"C时，催化剂C的液化气主要组分为C3H6、f—C4H8和

C3Hs，500"C时C3H6、i-C4H8和C3H8的体积分数分别为56．29％，13．16％和9．13％。

当反应温度小于450"C时，C3H6体积分数随反应温度增加而减小，当反应温度大

于450。C时C3H6体积分数随反应温度增加而增加，即450。C时c3H6体积分数出
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现极小值，而i-C4H8体积分数随反应温度变化则与C3H6相反，当反应温度小于

400。C时，f—C4H8体积分数随反应温度增加而增加，当反应温度大于400"C时，

f—C4H8体积分数随反应温度增加而减小，即400"C时f—C4Hs体积分数出现极大值。

由此推测低反应温度下C3H6选择性较高，而较高的反应温度更有利于f—C4H8的

产生，当反应温度接近或大于400。C，i-C4H8就可能进一步裂化为C3H6和其它小

分子。

当反应温度小于500"C时，催化剂c的c3H8体积分数随反应温度的增加而

增加，当反应温度在500。C一550。C范围内时，其C3H8体积分数随反应温度的增加

而减小，当反应温度大于550"C时，催化剂C的c3H8体积分数又随反应温度的

增加而增加，可见催化剂C的C3H8体积分数变化趋势比催化剂A复杂，说明有

更多的因素影响其C3H8的生成。当反应温度小于450"C时，f-C4Hlo体积分数随

反应温度增加而增加，大于450"C时i-C4H10体积分数随反应温度增加而减小。

催化剂C的n．C4H8体积分数随反应温度变化与f—C4H8相反，即九一C4H8体积

分数随反应温度升高而增加。催化剂c的CtHs体积分数几乎为零，说明丁二烯

是典型的高温热裂化产物。

3 5．3热裂化和催化裂化液化气组成的比较

图14和图15显示，热裂化C3H6的体积分数明显高于催化剂A，如当反应

温度为525和550"C时，热裂化C3H6体积分数分别为63．71％和58．26％，而催化
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剂A的C3H6体积分数仅为37．20％和38．91％；而C3H8的选择性与之相反，催化

剂A的C3H8体积分数明显高于热裂化C3H8的体积分数，其值一般为同反应温

度下热裂化的2～3倍。

图16和图17显示，热裂化和催化剂A之间最大的区别在于液化气『．c4Hlo

和f—C4H8。催化剂A的i-C4H10体积分数明显大于相同反应温度下热裂化，而热

裂化f．c4H8体积分数明显大于相同反应温度下催化剂A。当反应温度550"C时，

催化剂A的j．C4Hlo体积分数为29．10％，热裂化i-C4Hlo体积分数仅为4．83％；

催化剂A的f—c4H8体积分数仅为4．11％，热裂化f—c4H8体积分数高达15．78％，

说明在催化剂A上，i-C4Hs通过氢转移反应而生成i-C4Hlo。催化剂A的"．C4Hlo

体积分数明显高于同温下的热裂化，当反应温度575"C时，催化剂A的n—C4H10

体积分数为4．50％，而热裂化H—C4Hlo体积分数仅为O．41％，两者相差了10倍。
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350 400 450 500 550 600 650
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图16 i-C4H8体积分数随反应温度的变化 图17 pc4Hlo体积分数随反应温度的变化

(1)惰性石英砂：(2)催化剂A，姒T62：(3)催化剂C，}tAT46。

催化剂C液化气组分与热裂化的十分类似。催化剂C与热裂化液化气不仅

具有相同的主要组分，而且各组分的体积分数也大致相同，如催化剂C与热裂

化的c3H6和C3H8体积分数分别都在55～65％和4～9％之间，i-C4Ha体积分数催

化剂c在9～16％之间，而热裂化则在13～16％之间。当反应温度大于525℃时，

催化剂C与热裂化的f-C4Hlo体积分数几乎相同。

催化剂C的C3I-16体积分数明显高于催化剂A，而c3H8体积分数则明显偏

低，当反应温度为500。C时，催化剂A的C3H6和C3H8体积分数分别为36．90％

和12．35％，催化剂C的C3I-16和C3H8体积分数分别为56．29％和9．13％，两者之

比分别为O．66和1．35。当反应温度为550"C时，催化剂C的C3H8体积分数出现

45

蚰％∞

强加

坫∞0

0

女巅求娶革。号2

8

6

4

2

0

8

6

4

2

女裁隶鼷拉*专2



石油化工科学研究院硕士学位论文

极小值，而催化剂A的c3H8体积分数随反应温度增加而持续增加，对此较为合

理的解释是在催化剂c上，c3H8既可来自于c3H6氢转移反应，又可来自于单分

子裂化反应，反应温度升高，氢转移反应几率减小，不利于C3H8的生成；单分

子裂化反应几率随反应温度升高而增大，有利于C3H8的生成。当反应温度在500

℃～550℃范围内时，氢转移反应几率减小，单分子裂化反应几率增大，但前者

影响大于后者时，其结果是c3H8体积分数减小。

f—c4H8和f—c4Hlo体积分数差别更加明显，当反应温度为500℃时，催化剂

A的i-C4H8和i-C4Hlo体积分数分别为3．04％和34．48％，催化剂C的i-C4H8和

f—C4Hlo体积分数分别为13．16％和5．24％，两者之比分别为O．23和6．58。

图14—17所示，热裂化、催化剂A和催化剂C的液化气组分随反应温度的

基本变化趋势为：C3H6体积分数随反应温度升高先减小而后增加，f—C4Hlo体积

分数则随反应温度升高先增加而后减小，催化剂C的c3H8体积分数随反应温度

变化有所不同，但是其体积分数仍然趋向增加。催化剂A和催化剂C的n-C4H8

体积分数随反应温度升高而增加，热裂化与之相反；催化剂c和热裂化f．c。H8

体积分数随反应温度升高先增加而后减小，而催化剂A则与之相反。

热裂化反应和催化裂化反应，其液化气的特征组分具有明显的差异。FCC

汽油重馏分在惰性石英砂上反应的液化气特征组分为f—C4H8和C4H6，在催化剂

A上反应的液化气特征组分为i-C。Hlo，在催化剂C上反应的液化气特征组分为

f—c4H8和i-C4Hlo。C3H6为热裂化反应和催化裂化反应所生成的液化气的特征组

分，FCC汽油重馏分在催化剂C或惰性石英砂上反应，C3H6的选择性明显高于

催化剂A，C3H8的选择性却与之相反。

3．6 低碳烯烃的齐聚反应

3．6．1气体烯烃齐聚反应

低碳烯烃在较低的反应温度和酸性催化剂上容易发生齐聚反应。如前所述，

当反应温度为350。C并13 400。C时，催化剂A的C2I-t4体积分数仅为11．34％和

25．63％，与500"C时相比分别相差36．91个百分点和22．62个百分点；同样，当

反应温度为300"C和350。C时，催化剂c的C2I-14体积分数仅为40．42％．}11 42．96％，

与500"C时相比分别相差24．64个百分点和22．10个百分点。而与此相对应的是
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其液化气中C4H8体积分数却异常地偏高。当反应温度为350"C时，催化剂A的

C4H8(含顺、反异丁烯，以下同)体积分数为12．74％，与400"C时的11．22％相

比高出1．52个百分点；同样，当反应温度为300。C时，催化剂C的C4H8体积分

数为29．42％，与350"C时的25．58％相比，高出3．84个百分点。上述数据说明在

低反应温度和酸性催化剂上，C2H4容易发生齐聚反应而生成C4H8。

c2H4和c4H8的齐聚反应产物可以进一步反应生成c3H6【”“”。在较低的反应

温度下c2H4可以进一步转化为c3H6和甚至c3+烯烃，c4H8也可以通过齐聚反应

和裂化反应产生c3H6。实验数据表明，在较低的反应温度下c3H6的体积分数较

高，这说明少量C3H6来自于低碳烯烃的齐聚反应。

3．6．2汽油烯烃齐聚反应

烯烃的齐聚反应还表现在FCC汽油重馏分催化裂化反应的产物分布。表8

为FCC汽油重馏分在催化剂A上反应的产物分布。表中数据显示，当反应温度

小于450。C时，FCC汽油重馏分在催化NA上反应的重油收率随温度升高而减小。

当反应温度为300，350和400℃时，其重油收率分别为0．37％，0．33％和0．07％。

当反应温度在450～550。C时，其重油收率为0。FCC汽油重馏分在催化剂A上

反应的焦炭收率也随反应温度升高而减小，当反应温度300，350和400"C时，

其焦炭收率分别为1．49％，1．16％和O．99％；但是，当反应温度大于400"(2时，焦

炭收率随反应温度升高而增加。上述数据均表明在低反应温度和酸性催化剂上，

FCC汽油重馏分中烯烃容易发生齐聚反应而生成分子量更大，更高的组分陋3”。

表9为FCC汽油重馏分在催化剂C上反应的产物分布。表中数据显示，在

低反应温度下，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应的重油，焦炭等收率没有出

现上述的变化，其柴油收率的变化也很小，可见FCC汽油重馏分中烯烃在催化

剂C上仅发生少量的齐聚反应，并且齐聚产物也几乎不生成分子量更大，更高

的组分。

进一步对比汽、柴油收率的变化可以发现，在低反应温度下，FCC汽油重

馏分在催化剂C上反应，其汽油收率明显高于在催化剂A上的汽油收率。当反

应温度为300"C和350"C时，在催化剂C上反应的汽油收率分别为96．49％干11

96．14％，而在催化剂A上反应的汽油收率为94．03％和94．71％，分别相差2．46

个百分点和1．43个百分点。当反应温度在350～650℃范围时，FCC汽油重馏分
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在催化剂C上反应，其柴油收率在1．60～3．00％之间，而在催化剂A上的柴油收

率在3．60～5．00％之间，可见在催化剂C上的柴油收率明显低于在催化剂A上的

柴油收率，这说明FCC汽油重馏分在催化剂A上反应时，有更多的汽油烯烃齐

聚为柴油馏分或其它更重馏分。

当反应温度为300℃和350℃时，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应的汽油

收率随反应温度升高而减小，而在催化剂A上的汽油收率随反应温度升高而增

加，这也说明FCC汽油重馏分在催化剂A上反应时，反应温度升高，其汽油烯

烃齐聚反应减小，齐聚产物如柴油等重组分收率随之减小。

以上分析表明，FCC汽油重馏分的低碳烯烃在较低的反应温度和酸性催化

剂上容易发生齐聚反应，并且齐聚反应产物的收率因分子筛类型不同而不同，催

化剂A可以使汽油烯烃更多地齐聚为柴油等重馏分。

4单分子反应和双分子反应特征产物分析

4．1 千气的产率和组成

表18为FEC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的产物分布。表18数据显

示，干气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400。C时，干气收率为0．06％；

当反应温度为520"C时，于气收率增加为O．72％。

表18 FCC汽油重馏分在催化剂A上反应产物分布

表19为FCC汽油重馏分在催化剂B上反应生成的产物分布。表19数据显

示，干气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400"C时，干气收率为0．45％；

当反应温度为520"C时，干气收率增加为2．18％。

表20为FCC汽油重馏分在催化剂C上反应生成的产物分布。表20数据显

示，干气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400℃时，干气收率为O．16％：
48
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当反应温度为520。C时，于气收率增加为】，28％。

表19 FCC汽油重馏分在催化剂B上反应产物分布

反应温度／ 质量收率，％

℃ 干气 液化气 汽油 柴油 重油 焦炭

400 0 45 4 72 90．71 1．55 0 00 2 56

420 0．56 5 16 90 34 l 54 0．00 2．40

440 0 80 6 15 89．3l 1 48 0．00 2．24

460 1 06 7 49 87 99 1 45 0 00 2．01

480 1 34 8．47 86鹊 1．40 0．00 1 91

500 1．65 9．13 85 69 I．57 0．00 1 96

520 2．18 i0 62 83 58 1．61 0．00 2．01

表20 FCC汽油重馏分在催化剂C上反应产物分布

反应温度／ 质量收率，％

℃ 干气 液化气 汽油 柴油 重油 焦炭

400 0 16 1．52 95．09 l 85 0．00 1．38

520 1 28 7 10 88．02 I 50 0．00 2．10

表21为FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的干气组成。表21数据显

示，当反应温度大于420。C，其干气组成按体积分数从大到小排列次序为：C2H4

>H2>cH4>C2H6。随着反应温度升高，c2H4和C2}16体积分数趋向增加，H2和

cH4体积分数则趋向减小，以H2)／烈c心)也趋向减小。

表21在催化剂A上千气组成随反应温度变化

反应温度，℃
体积分数，％

F—1F—可F—石j■9‘H2’7 9‘。地’
400

420

440

460

480

500

43 81

37．93

33 65

29 86

25 31

24 18

28 3l

25 02

22 74

20．58

20 42

2l 16

4 88

5 60

6 26

7．26

7 68

7 76

23 01

31 44

37．35

42．30

46 59

46 90

1．5475

1．5180

1．4798

1．4509

l 2395

1．1427

520 22 83 23．28 7．91 45 98 0．9807

表22为FCC汽油重馏分在催化剂C上反应生成的干气组成。表22数据显

的酷M阻明
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示，c2H4为催化剂C干气的主要组分，其组成按体积分数从大到小排列次序为：

c2H4>H2>C144>C2H6。随着反应温度升高，C2H4体积分数先增加后减小，H2

和CI-h体积分数则先减小后增加，而C2H6体积分数增加。

表22 在催化剂c上千气组成随反应温度变化

表23为FCC汽油重馏分在催化剂B上反应生成的干气组成。表23数据显

示，催化剂B的干气组成变化是与催化剂C的干气组成变化是一致的。

表23在催化剂B上干气组成随反应温度变化

4．1．1分子筛对干气的影响

表18和表19数据显示，催化剂B的干气收率明显高于催化剂A，当反应

温度400。C时，催化剂B的干气收率为O．45％，而催化剂A的干气收率为O．06％，

两者比值为7 50。随着反应温度的升高，干气收率增加，两者比值也逐步缩小，

当反应温度520"C时，催化剂B的干气收率增加为2．18％，催化剂A的干气收率

增加为O．72％，两者比值减小为3．03。这说明不同类型的分子筛，其干气收率明

显不同。反应温度越低，两者差别越大。

表21和表23数据显示，催化剂B的C2H4体积分数明显高于催化剂A，当
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反应温度400。C时，催化剂B的C2H4体积分数为54．69％，而催化剂A的C2H4

体积分数为23．01％；随着反应温度升高，C2H4体积分数趋向增加，当反应温度

为480。C时，c2H4体积分数几乎同时出现极大值，催化剂B的C2H4体积分数为

62．05％，催化剂A的C2H4体积分数为46．59％。

催化剂B的CH4体积分数明显低于催化剂A，当反应温度为400"C时，催

化剂B的Cl-h体积分数仅为催化剂A的45％，并且该比值随反应温度升高而略

有变化。当反应温度为400。C时，催化剂B的H2体积分数明显低于催化剂A，

但随反应温度升高，它们之间的差值逐步减小，当反应温度为500"C时，两者

H2体积分数几乎相同：当反应温度为520"C时，催化剂B的H2体积分数大于催

化剂A的H2体积分数。催化剂B的C2H6体积分数高于催化剂A，其变化规律

与H2相类似。

以上分析说明，在催化剂B上反应所产生的干气收率较高，C2I-14体积分数

较高，而CH4和H2体积分数低于催化剂A，C2H6体积分数高于催化剂A。

4．1 2催化剂微反活性对干气的影响

表19和表20数据显示，催化剂B的干气收率明显高于催化剂C，当反应

温度400。C时，催化剂B的干气收率为0．45％，而催化剂C的干气收率为0．16％，

两者比值为2 81。当反应温度500。C时，催化剂B的干气收率增加为1．65％，而

催化剂C的干气收率为O．99％，干气收率的比值减小到1．67。可见，催化剂微反

活性高，干气收率也高：反应温度越低，微反活性对干气收率影响越大。

表22和表23数据显示，催化剂B的C2H4体积分数明显低于催化剂C的

C2H4体积分数，当反应温度为400。C时，催化剂B的C2H4体积分数为54．69％，

而催化剂C的c2H4体积分数为67．94％，两者相差13．25％：当反应温度为460

℃时，催化剂B的c2H4体积分数为61．08％，而催化剂C的C2H4体积分数为

70．68％，两者相差9．60％，上述数据说明，催化剂微反活性高，对C2H4的产生

不利。但随着反应温度升高，微反活性对C2H4体积分数的影响有所减小。

当反应温度为400。C时，催化剂B的C2H6体积分数为6．71％，而催化剂C

的C2H6体积分数为2．96％，C2H6体积分数比值为2．27；当反应温度为520‘C时，

催化剂B的C2H6体积分数增加为8．33％，而催化剂C的C2H6体积分数增加为

4．55％，C2H6体积分数比值减小为1 83，上述数据说明，高微反活性催化剂有利
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于C2H6的产生，但随着反应温度升高，微反活性对C2H6体积分数的影响略有减

小。

微反活性对CH4和H2体积分数变化的影响类似于C2H6。低微反活性时CH4

和H2体积分数小于高微反活性时CH4和H2体积分数：但是随着反应温度升高，

H2体积分数的差值逐步减小，当反应温度为500"C时，H2体积分数几乎相同，

说明催化剂活性不再对H2体积分数的变化产生影响。

CH4体积分数的变化却与之不同。当反应温度为400"C时，催化剂B的CH4

体积分数为12．15％，而催化剂C的CI{4体积分数为9．10％，CH4体积分数比值

为1．34。随着反应温度的升高，该比值几乎不变，说明催化剂微反活性对CH4

体积分数变化的影响几乎与反应温度无关，也就是说催化剂微反活性对CH4体

积分数的影响远大于反应温度的影响。

以上分析说明，FCC汽油重馏分在催化剂B上反应所产生的干气收率较高，

而C2I-14体积分数则明显减小，CH4，H2和C2H6体积分数高于催化剂C：催化剂

微反活性对C2H6和CH4体积分数的影响远大于反应温度的影响，而对c2H4和

H2体积分数的影响随反应温度的升高而降低。

4．1．3剂油比的对干气的影响

表24和表25为FCC汽油重馏分在不同剂油比下进行反应的时干气收率和

组分变化表，表24和表25分别为反应温度450。C和500。C时的实验结果。表中

数据显示，当反应温度为450。C时，剂油比为4的干气收率为0．17％，当剂油比

增加到12时，干气收率增加为O．26％；当反应温度为500。C时，剂油比为4的干

气收率为O．49％，当剂油比增加到12时，干气收率增加为0．75％。可见干气收

率随剂油比增加而增加。

表24 450。|C时不同剂油比干气组成变化
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当反应温度为450。C时，剂油比为4时的c2H4体积分数40．15％，是剂油比

为12时的C2H4体积分数的1．16倍；当反应温度为500"C时，剂油比为4时的

C2H4体积分数45．22％，也是剂油比为12时的c2H4体积分数的1．16倍，可见高

剂油比不利于增加C2H4体积分数，即C2H4体积分数随剂油比增加而减小。C2H6

体积分数的变化与之相同。

表25 500"C时不同剂油比干气组成变化

当反应温度为450℃时，剂油比为4时的H2体积分数33．38％，当剂油比为

12时的H2体积分数增加到42．14％，H2体积分数比值为1．26；当反应温度为500

℃时，剂油比为4时的H2体积分数26．29％，当剂油比为12时的H2体积分数增

加到34．24％，H2体积分数比值为l 38，可见H2体积分数随剂油比增加而增加，

高剂油比可以增加H2体积分数。剂油比对cH4体积分数的影响与之相反，即剂

油比增加，cH4体积分数减小。剂油比增加，H2体积分数增加，而CI-h体积分

数减小，因此妒(H2)／妒(CH4)随剂油比增加而增加。

当剂油比为6时，450。C时干气收率仅为O．22％，而500℃时干气收率为

0．50％，干气收率比值为2．27；当剂油比增加到12时，450℃时干气收率增加为

O．26％，而500。C时干气收率增加为O．75％，干气收率比值为2．88，说明在反应

温度变化相同的情况下，高的剂油比对干气收率影响更大。

4．1．4质量空速的对干气的影响

表26和表27为FCC汽油重馏分在不同质量空速下反应的干气收率和组分

变化表，表26和表27分别为反应温度450"C和500。C时的实验结果。表中数据

显示，当反应温度为450"C时，质量空速为25h。的干气收率为O．18％，当质量空

速减小到5 h‘1时，干气收率却增加为0．34％；当反应温度为500。C时，质量空速

为25 h‘1的干气收率为0．47％，当质量空速减小到5 h。1时，干气收率增加为O．68％。
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可见质量空速减小，干气收率增加。

当反应温度为450。C时，质量空速为25 h‘1时的C2I-14体积分数38．40％，是

质量空速为5 h’1时的c2H4体积分数的1．18倍：当反应温度为500℃时，质量空

速为25 h‘1时的c2地体积分数43．54％，是质量空速为5 ho时的c2H4体积分数

的1．13倍，可见质量空速高，有利于c2H4体积分数的增加，即C2H4体积分数

随质量空速增大而增加。质量空速对C2I-16体积分数的影响与c2H4相类似。

表26 450℃时不同质量空速干气组成变化

当反应温度为450。C时，质量空速为25 h。时的H2体积分数33．52％，质量

空速为5 h。时的H2体积分数增加到44．80％，H2体积分数比值为1．34；当反应

温度为500。C时，质量空速为25 h。1时的H2体积分数25．74％，质量空速为5 h。

时的H2体积分数增加到36．63％，H2体积分数比值为1．42，可见质量空速低可以

增加H2体积分数，H2体积分数随质量空速减小而增加。质量空速对CFh体积分

数的影响与H2相反，即质量空速减小，CH4体积分数减小。质量空速减小，H2

体积分数增加，而CH4体积分数减小，由此々o(H2)／伊(CH4)增加。

当质量空速为25 h。时，450。C时干气收率仅为O．18％，而500。C时干气收率

为O．47％，干气收率比值为2．61；当质量空速减小到5 h’1时，450"C时干气收率

仅为0．34％，而500。C时干气收率为O．68％，干气收率比值为2．oo，说明在反应

温度变化相同的情况下，质量空速高对干气收率影响更大。
54
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以上分析说明，剂油比增加和质量空速减小，对干气收率以及干气组分的

影响是一致的，即随着剂油比增加和质量空速减小，干气收率增加，CH4，C21-14

和C2H6体积分数减小，H2体积分数增加。

4．2 单分子裂化反应干气的生成途径

烷烃在酸性催化剂上可以生成五配位正碳离子，以该正碳离子为过渡态进

行断裂，其反应途径如图18。图18为3．甲基戊烷(3．MP)在HZSM．5上以五

配位正碳离子为过渡态的反应途径。3-MP在酸性催化剂上形成五配位正碳离子，

以该正碳离子为过渡态，通过a，b，c 3种方式断裂。a方式断裂为CH4和一个

三配位正碳离子；b方式断裂为C2H6和一个三配位正碳离子；C方式断裂为H2

和一个三配位正碳离子。在较高的反应温度或转化率下，反应主要为a方式；在

较低的反应温度或转化率下，反应主要为c方式㈦691。

融品t糕C c≤；|；|；兰
图18 3一甲基戊烷在HZSM一5上以五配位正碳离子为过渡态的反应途径

根据FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应的干气组成，可以大致区分a，b，

c 3种方式断裂的几率。

当FCC汽油重馏分在催化剂A上发生单分子裂化反应时， 其H2，CH4和

C2H6按体积分数从大到小排列次序为：H2>CI-14>C2H6，这说明在催化剂A上

发生C方式断裂几率高于a，a方式断裂几率高于b，b方式断裂几率最小。随着

反应温度升高，H2和CH4体积分数减小，p(H2)／妒(CH4)也随之减小，说明反应

温度升高不利于C，a方式断裂，尤其对c方式断裂，但是当反应温度小于525

℃时，p(H2)／(o(CH4)均大于l，说明在催化剂A上c方式断裂的几率总是大于a

方式断裂的几率。随着剂油比增大，H：体积分数增加，CH4体积分数减小，

妒(H2)／lfo(cH4)增大，说明高的剂油比有利于C方式断裂，对a方式断裂不利。质

量空速减小，H2体积分数增加，CH4体积分数减小，9∞2)／p(CH4)增大，说明低

的质量空速有利于C方式断裂，对a方式断裂不利。

5E
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当FCC汽油重馏分在催化剂B上发生单分子裂化反应时，其H2，CH4和

C2H6按体积分数从大到小排列次序为：H2>CH4>C2H6，这说明在催化剂B上

发生c方式断裂几率高于a，a方式断裂几率高于b，b方式断裂几率最小。随着

反应温度升高，CH4体积分数减小，妒(H2)／妒(CH4)也随之增加，说明反应温度升

高不利于a方式断裂，但是9(H2)／妒(cI-h)均大于2，说明在催化剂A上c方式断

裂的几率总是大于a方式断裂的几率。

当FCC汽油重馏分在催化剂C上发生单分子裂化反应时，其H2，CI'h和

C2H6按体积分数从大到小排列次序为：H2>CI-h>C2H6，这说明在催化剂C上

发生c方式断裂几率高于a，a方式断裂几率高于b，b方式断裂几率最小。随着

反应温度升高，CI-h体积分数减小，9(H2)／9(CH4)也随之增加，说明反应温度升

高不利于a方式断裂，但是p(H2)／妒(cH4)均大于2，说明在催化剂A上c方式断

裂的几率总是大于a方式断裂的几率。

当FCC汽油重馏分在酸性催化剂上发生单分子裂化反应时，其C2战体积分

数随反应温度升高而增加，说明反应温度升高有利于提高b方式断裂几率。剂油

比增大和质量空速减小，c2H6体积分数减小，说明高的剂油比和低的质量空速

均不利于b方式断裂。

当FCC汽油重馏分在酸性催化剂上发生单分子裂化反应时，其C2H4体积分

数都是最高，并且随着反应温度升高，C2H4体积分数又都减小(排除个别低反

应温度时c2I-h发生齐聚反应外)，为什么c2H4体积分数最高，C2H4又是如何生

成的昵?首先，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，c2H4不可能来自于热

裂化反应。从上述分析可知，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应的C2H4体积

分数明显高于在惰性石英砂上反应时C2l-h体积分数，并且随反应温度变化的规

律也完全不同，由此推测C2心更可能源自于催化裂化反应。

烃类的催化裂化反应遵循正碳离子反应机理，即经典的三配位正碳离子反

应机理和非经典三配位正碳离子反应机理。一般认为，在催化裂化反应过程中Ⅱ

位正碳离子很少产生，也就是说经典三配位正碳离子不可能产生大量的c2+，然

后转化C2H4，所以C2H4来自于单分子裂化反应的可能性更大。

C2H4的生成途径之一【691。烷烃在酸性催化剂上反应生成的五配位的正碳离

子，该五配位的正碳离子断裂生成C2H4与另一个五配位的正碳离子，所生成的

五配位的正碳离子再进行a，b，c 3种方式断裂，生成CH4，C2H6和H2和一个
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三配位的正碳离子。以3一甲基戊烷反应为例，3．甲基戊烷在HZSM．5催化剂上反

应生成C2H4的途径设计为d途径，如图19所示。在较低的反应温度或转化率

下，单分子裂化反应过程为：先进行d方式断裂，然后再进行进行a，b，c 3种

方式断裂。该反应途径可以解释以下实验现象：1)C2H4体积分数最高；2)反

应温度升高不利于d方式断裂，C2H4体积分数随着反应温度的增加而减少。

。一e⋯thyl雕n马tane)’：赛I二dc‰o臻}cH H 。’H H’、c

图19 3一甲基戊烷在酸性催化剂HZSM一5上生成乙烯的反应途径

C2H4的生成途径之二：五配位的正碳离子断裂产生C2+，c2+进一步反应生

成C2H4。Bassir和WojciechowskiⅢ刮在研究C6H14及其异构体的单分子裂化反应

时发现，烷烃在酸性催化剂上反应生成的五配位的正碳离子，该五配位的正碳离

子断裂可以生成H2，CH4，C2H6，C3H8，C4Hlo和另一个与之相应的三配位正碳

离子，即C6+，C5+，C4+，C3+和C2+等三配位正碳离子(各反应简称X00，xol，

x02，x03和X04)。以2-MP(2一甲基戊烷)为例，各反应几率从大到小依次为：

X03>X04>Xoo>xo】>x02，本文实验得到的干气组成与它是一致的。

生成C4H-o和C2+三配位正碳离子的反应几率越高，那么在酸性催化剂表面

吸附C2+会越多，其转化为c2H4可能性就越大。虽然x04反应几率高的原因不是

很清楚，Bassir和Wojciechowski也没有进一步论述C2+下一步反应及产物，但

是该反应途径可以解释本文实验现象：生成C4Hlo和C2+三配位正碳离子的反应

几率越高，那么在酸性催化剂表面吸附C2+会越多，C2+转化为C2H4可能性就越

大。当FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应时，其干气主要组分为C2H4。Bassir

和Wojciechowski研究表明反应温度升高，X04明显增大；温度越高，c2+越容易

从催化剂表面脱附而生成C2H4。由此可以解释在较低的反应温度下，C2+更多地

吸附在催化剂表面，发生齐聚反应而使c2H4体积分数偏低；随着反应温度升高，

C2+更多地从催化剂表面脱附而生成C2I-h，使催化裂化反应的干气中C2H4体积

分数明显增加。尽管反应温度升高，Xo显增大，但是其增加的速率却最低，这

使C2I-14体积分数随反应温度增加而减小。

当FCC汽油重馏分在催化剂C上发生单分子裂化反应时，其C2H4体积分

57
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数最高，催化剂B次之，在催化剂A上发生单分子裂化反应时，其C2I-h体积分

数最低，说明d方式断裂在催化剂C上最容易发生，在催化剂A上最难发生。

4．3 液化气的产率和组成

FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的液化气收率见表18。表中数据显

示，液化气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400。C时，液化气收率为

O．60％；当反应温度为520℃时，液化气收率增加为7．95％。

表28为FCC汽油重馏分在催化剂A上反应生成的液化气组成。表中数据显

示，其液化气主要组分为C3H6、i-C4Hlo和C3H8。随着反应温度升高，C3H6体积

分先数减小后增加，i-C4Hlo体积分数先增加后减小，C3H8体积分数则增加。

n—c4Hlo体积分数也随反应温度升高而增加。

表28在催化剂A上液化气组成随反应温度变化

FCC汽油重馏分在催化剂B上反应生成的液化气收率见表19。表中数据显

示，液化气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400。C时，液化气收率为

4．72％：当反应温度为520℃时，液化气收率增加为10．62％。

表29为FCC汽油重馏分在催化剂B上反应生成的液化气组成。表中数据显

示，其液化气主要组分为c3H6、i-C4Hlo、C3H8和i-C4H8。随着反应温度升高，

c3H6体积分数增加，c3H8、i-C4Hlo和i-C4H8体积分数均减小。”．c4Hlo体积分数

也随反应温度升高而减小。

FCC汽油重馏分在催化剂C上反应生成的液化气收率见表20。表中数据显

示，液化气收率随反应温度升高而增加。当反应温度为400。C时，液化气收率为

1．52％；当反应温度为520℃时，干气收率增加为7．10％。

表30为FCC汽油重馏分在催化剂C上反应生成的液化气组成。表中数据
SR
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显示，其液化气主要组分为C3H6、i-C4H8和C3H8。随着反应温度升高，C3H6体

积分数先减小后增加，f—C4H8体积分数减小，C3H8体积分数则增加。N-C4H10体

积分数也随反应温度升高略有增加，而fC4H。o体积分数则减小。

表29在催化剂B上液化气组成随反应温度变化

表30在催化剂C上液化气组成随反应温度变化

4 3 1分子筛对液化气的影响

表18和表19分别为FCC汽油重馏分在催化剂A上和催化剂B反应的产物

分布，催化剂A和B的微反活性均为62。表中数据显示，催化剂B的液化气收

率明显高于催化剂A，当反应温度400。C时，催化剂B的液化气收率为4．72％，

催化剂A的液化气收率为O．60％，液化气收率的比值为7．87。随着反应温度的升

高，液化气收率增加，液化气收率的比值也逐步缩小，当反应温度为520℃时，

催化剂B的液化气收率增加为10．62％，催化剂A的液化气收率增加为7．95％，

液化气收率的比值减小为1．34。可见，催化剂B的液化气收率较高：反应温度

越低，分子筛对液化气收率影响越大。

表28和表29分别为FCC汽油重馏分在催化剂A上和催化剂B反应生成的

液化气组成。表中数据显示，催化剂B的C3H8体积分数明显高于催化剂A，当

S9
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反应温度为400"C时，催化剂B的C3Hg体积分数为28．88％， 催化剂A的C3H8

体积分数为8．05％，C3H8体积分数比值为3．59；随着反应温度升高，催化剂B

的C3H8体积分数减小，而催化剂A的C3H8体积分数增加，当反应温度为520

℃时，催化剂B的C3H8体积分数为23．57％，催化剂A的C3H8体积分数为11．81％，

C3H8体积分数比值为2．oo，如图20曲线(1)和(2)所示。
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图20 C3H8体积分数随反应温度的变化 图2l i-C4H10体积分数随反应温度的变化

(1)催化剂A，KAT62：(2)催化剂13．IdAT62；(3)催化剂C，MAT42。

上述数据表明，不同的分子筛对c3H8体积分数的影响是完全不同的，催化

剂B更容易生成C3H8；当FCC汽油重馏分在催化剂B上反应时，反应温度对

C3H8体积分数影响更大。

当反应温度为400。C，催化剂B的i-C4Hlo体积分数为l7．93％，催化剂A

的i-C4Hlo体积分数为33．19％，两者相差15．26个百分点；随着反应温度升高，

催化剂B的f—c4Hlo体积分数减小，而催化剂A的f．C4Hlo体积分数先增加后减

小。如图21曲线(1)和(2)所示，催化剂B的f—C4Hlo体积分数明显低于催化剂A；

当FCC汽油重馏分在催化剂B上反应时，反应温度对i-C4Hlo体积分数影响更大。

如图22曲线(1)和(2)所示，当反应温度小于460"C时，催化剂B的C3H6体

积分数低于催化剂A的，但反应温度大于460。C时，催化剂B的C3H6体积分数

高于催化剂A的，可见，反应温度和分子筛对c3H6体积分数的影响均有较大，

在低反应温度下，分子筛对C3H6体积分数的影响较大，随着反应温度升高，反

应温度对C3H6体积分数的影响逐渐增强；当反应温度大于460"C时，其影响大

于分子筛的作用；当FCC汽油重馏分在催化剂B上反应时，反应温度对c3H6
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体积分数影响更大。
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图22 C3H6体积分数随反应温度的变化 图23 i-C4H8体积分数随反应温度的变化

(1)催化剂A，MAT62：(2)催化剂B，g,AT62；(3)催化剂C，MAT42。
●

如图23曲线(1)和(2)所示，当反应温度为400oc，催化剂B的i-c4H8体积分

数为9．09％，催化剂A的f-c4H8体积分数为4．73％，i-C4H8体积分数比值为1．92；

随着反应温度升高，催化剂B的f—C4H8体积分数先增加后减小，而催化剂A的

f．C4H8体积分数先减小后增加。可见，催化剂B的f—C4H8体积分数明显高于催化

剂A；无论是催化剂A还是催化剂B，反应温度对f．C4H8体积分数影响无明显

差别。

n—C4Hjo和n—c4H8体积分数随反应温度的变化如图24和图25曲线(1)和(2)一

所示，反应温度越低，催化剂B的n—c4Hlo体积分数越高于催化剂A。当反应温

度为400。C，催化剂B的"一C4Hlo和”一c4H8体积分数分别为6．23％和2．12％，催

化剂A的”一C4Hlo和"．C4H8体积分数分别为3．02％和2．63％。随着反应温度升高，

催化剂B的"．C4Hlo体积分数减小，而催化剂A的H．C4Hlo体积分数增加，当反

应温度为500。C，两者的n．C4Hlo体积分数几乎相同。可见，不同分子筛的催化

剂对H—c。Hlo体积分数的影响是完全不同的，在较低的反应温度下，FCC汽油重

馏分在催化剂B上反应时更容易生成n．c4Hlo。

当反应温度为400℃，催化剂A的"一C4H8体积分数异常偏高，除此之外，催

化剂A的n-C4H8体积分数略高于催化剂B；"．C4H8体积分数随反应温度升高而

呈线性增加，无论是催化剂A，还是催化剂B，n．C。H8体积分数增加的速率几乎

相同。
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图24 n-．C。H10体积分数随反应温度的变化 图25 n．C4H。体积分数随反应温度的变化

(1)催化剂^．MAT62：(2)催化剂B，MAT62；(3)催化剂C．MAT42。

上述分析表明，无论是液化气收率，还是液化气组分，FCC汽油重馏分在不

同分子筛的催化剂上反应的结果具有较大的差别。催化剂B的液化气收率较高，

其组分c3H8、f—c4H8和H—C4Hlo体积分数较高，而对催化剂A来说，液化气收率

较低，组分C3H6、”．C4H8和f．c4H10体积分数较高。

反应温度越低，不同分子筛对液化气收率影响越大。当FCC汽油重馏分在

催化剂B上反应时，反应温度对C3H6和f．C4Hlo体积分数的影响更大。当FCC

汽油重馏分在催化剂B上或催化剂A反应时，反应温度对其它液化气组分的影

响无明显的差别。

4．3．2催化剂活性对液化气的影响

表19和表20为FCC汽油重馏分在催化剂B上和催化剂C反应的产物分布。

表中数据显示，当催化剂微反活性不同时，其液化气收率和组分也会发生较大的

变化。当反应温度为400。C时，催化剂B的液化气收率为4．72％，而催化剂C的

液化气收率为1．52％，液化气收率之比值为3．11：当反应温度520。C时，催化剂

B的液化气收率增加为10．62％，而催化剂C的液化气收率为7．10％，液化气收

率之比值减小到1．50。可见，催化剂微反活性高，液化气收率高，并且反应温度

越低，催化剂微反活性对液化气收率影响越大。

表29和表30分别为FCC汽油重馏分在催化剂B和催化剂C上反应生成的

液化气组成表。表中数据显示，催化剂C的C3H8体积分数明显低于催化剂B的

C3H8体积分数，当反应温度为400。C时，催化剂B的C3H8体积分数为28．88％，
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而催化剂C的C3H8体积分数仅为7．67％，C3H8体积分数的比值3．77：随着反应

温度的升高，催化剂B的C3H8体积分数增加，而催化剂C的C3H8体积分数减

小，当反应温度为520"C时，催化剂B的C3H8体积分数减小为23．57％，而催化

剂C的C3H8体积分数增加为8．92％，其比值减小2．64，如图20曲线(2)和(3)所

示。上述数据说明，催化剂微反活性高，有利于c3H8的产生；反应温度对其影

响有较大。

当反应温度为400。C时，催化剂B的i-C4HIo体积分数为17．93％，而催化剂

C的f—C4Hlo体积分数仅为5．14％，i-C4Hlo体积分数的比值3．49；随着反应温度

的升高，i-C4H10体积分数均趋向减小，当反应温度为520"C时，催化剂B的f．C4Hlo

体积分数减小为11．63％，而催化剂C的i-C4Hlo体积分数增加为4．41％，其比值

减小为2．64，如图21曲线(2)和(3)所示。上述数据说明，催化剂B的i-C4Hlo体

积分数明显高于催化剂C的f—C4H10体积分数；当催化剂微反活性高时，反应温

度对f．C4Hlo的体积分数影响较大。

当反应温度为400。C时，催化剂C的C3H6体积分数为59．46％，而催化剂B

的C3H6体积分数为29．48％，C3H6体积分数的比值2．02；随着反应温度的升高，

催化剂C的c3H6体积分数先减小后增加，而催化剂B的C3H6体积分数增加，

当反应温度为520'C时，催化剂C的c3H6体积分数为59．46％，催化剂B的C3H6

体积分数则增加为41．52％，如图22曲线(2)和(3)所示。由图可见，催化剂C的

C3H6体积分数明显大于催化剂B的c3H6体积分数；当催化剂微反活性高时，反

应温度对C3H6的体积分数影响较大。

如图23曲线(2)和(3)所示，随着反应温度的升高，催化剂c的i-C4H8体积分

数趋向减小，而催化剂B的f—C4H8体积分数均先增加后减小。当反应温度为400

℃时，催化剂C的f_C4H8体积分数为16．12％，而催化剂B的f—C4H8体积分数仅

为9．09％，i-C4H8体积分数的比值1．77；当反应温度为520"C时，催化剂C的i-C4H8

体积分数减小为12．17％，而催化剂B的i-C4H8体积分数为8．71％，其比值减小

为1．40，上述数据说明，催化剂C的f—C4H8体积分数明显高于催化剂B的i-C4H8

体积分数；当催化剂微反活性低时，反应温度对f．C4H8的体积分数影响较大。

图24曲线(2)和(3)所示，不同微反活性的催化剂，其n—C4H10体积分数的差

别也很大。当反应温度为400*C时，催化剂B的n—C4Hlo体积分数为6．23％，而

催化剂C的胛一C4H10体积分数仅为1．40％，n—C4Hlo体积分数的比值4．45；随着反
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应温度的升高，催化剂B的n．C4H10体积分数均趋向减小，当反应温度为520 6C

时，催化剂B的"．C4H10体积分数减小为4．69％，而催化剂C的H．C4}Ilo体积分

数增加为1．78％，其EE值减小为2 63。图24显示，催化剂B的月一c4Hlo体积分

数明显高于催化剂C的的”一C。Hlo体积分数；当催化剂微反活性高时，反应温度

对"．C4Hlo的体积分数影响较大。

如图25曲线(2)和(3)所示，随着反应温度的升高，"一C4H8体积分数趋向增加。

当反应温度为400"C时，催化剂C的”一c4H8体积分数为2．78％，而催化剂B的

n．C4H8体积分数仅为2．12％。当反应温度为520"C时，催化剂C的n—c4H8体积分

数增加为3．93％，而催化剂B的n．C4H8体积分数增加为2．86％，上述数据说明，

催化剂C的i-C4H8体积分数大于催化剂B的i-C4H8体积分数；当催化剂微反活

性低时，反应温度对”一C4H8的体积分数影响较大。

上述分析表明，无论是液化气收率，还是液化气组分，FCC汽油重馏分在

催化剂B和催化剂C上反应的结果具有明显的差别。催化剂B的液化气收率较

高，其组分C3H8、c4Hlo体积分数明显偏高，而催化剂C的液化气收率较低，其

组分C3H6、i-C4H8体积分数明显偏高。

反应温度越低，催化剂微反活性对液化气收率影响越大。当催化剂微反活

性低时，反应温度对月．C4H8、i-C4H8的体积分数影响更大。当催化剂微反活性高

时，反应温度对C3H8、i-C4Hlo、n—C4H10和C3H6的体积分数影响更大。

4．3．3剂油比对液化气的影响

表31和表32为FCC汽油重馏分在不同剂油比下反应的时液化气收率和组

分，表31和表32分别为反应温度450℃和500℃时的实验结果。表中数据显示，

当反应温度为450℃时，剂油比为4的液化气收率为2．89％，当剂油比增加到12

时，液化气收率增加为3．52％：当反应温度为500"C时，剂油比为4的液化气收

率为5．91％，当剂油比增加到12时，液化气收率增加到6．60％。可见液化气收

率随剂油比增加而增加。

当反应温度为450"C时，剂油比为4时的C3H6体积分数为37．58％，剂油比

为12时的C3H6体积分数减小到33．41％，两者相差1．12倍；当反应温度为500

℃时，剂油比为4时的C3H6体积分数39．43％，该值是剂油比为12时的C3H6体

积分数的1．17倍，可见高剂油比不利于增加C3H6体积分数，即C3H6体积分数
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随剂油比增加而减小。

表31 450"C时不同剂油比液化气组分体积分数变化

C3H8体积分数的变化与之相反。当反应温度450℃时，剂油比为4时的C3H8

体积分数9．02％，剂油比为12时，C3H8体积分数增加到13．13％，两者相差1．46

倍；反应温度500"C时，剂油比为4时的C3H8体积分数10．54％，剂油比为12

时，C3H8体积分数增加到13．07％，两者相差1 24倍，可见高剂油比可以增加

C3H8体积分数。

当反应温度为450℃时，剂油比为4时的i-C4H8和n—C4H8体积分数分别为

6．01％和2．92％；剂油比为12时的f—C4H8和月一C4H8体积分数分别减小到2．93％

和1 99％；当反应温度为500"C时，剂油比为4时的f—C4H8和"一C4H8体积分数分

别为5．38％和3．21％；剂油比为12时的i-C4H8和”．C4Hs体积分数分别减小到

2．91％和2．54％；可见高剂油比不利于增加f—c4H8和”．C4H8体积分数，即i-C4H8

和”一C4H8体积分数均随剂油比增加而减小。

f—C4Hlo和"一C4Hlo体积分数的变化与之相反。当反应温度为450"C时，剂油

比为4时的f—C4H10和月一C4Hlo体积分数分别为32．98％和3．68％；剂油比为12时，

i-C4Hlo和n—C4Hlo体积分数分别增加为38．88％和4．63％；当反应温度500"C时，

剂油比为4时的f．C4Hlo和n—C4Hlo体积分数分别为28．99％和4．03％；剂油比为

12时，f．C4H10和n．C41-Ilo体积分数分别增加未36．09％和4．87％。可见，剂油bE
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增加，f．C4HIo和n—C4Hlo体积分数均增加。

对比不同剂油比下的液化气收率以及液化气组分，发现反应温度450"C时液

化气收率低于500。C时液化气收率。剂油比为4时450"C时液化气收率为2．89％，

而500"C时液化气收率为5．96％，液化气收率的比值为2．06；随着剂油比的增加，

液化气收率的比值减小，当剂油比增加到12时，液化气收率的比值为1．90，说

明在高剂油比下，反应温度变化对液化气收率影响更小。

4．3．4质量空速对液化气的影响

表33和表34为FCC汽油重馏分在不同质量空速下反应的时液化气收率和

组分，表33和表34分别为反应温度450"C和500"C时的实验结果。表中数据显

示，当反应温度为450。C时，质量空速为25 h‘1的液化气收率为2．65％，当质量

空速减小到5 h。时，液化气收率却增加为3．49％；当反应温度为500。C时，质量

空速为25 h。的液化气收率为5．91％，当质量空速减小到5 h。1时，液化气收率增

加为6．60％。可见质量空速减小，液化气收率增加。

表33 450"C时不同质量空速液化气组成变化

当反应温度为450。C时，质量空速为25 h．1时的C3H6体积分数40．28％，质

量空速为5 h-1时c3H6体积分数减小到33．24％，两者相差1．21倍；反应温度500

℃时，质量空速为25 h’1时的C3H6体积分数41．30％，是质量空速为5 h。时的
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C3H6体积分数的1．16倍，可见质量空速越大，C3H6体积分数越高，C3H6体积分

数随质量空速增加而增加。

与C3H6体积分数变化相反，C3H8体积分数随质量空速增加而减小。当反应

温度为450"C时，质量空速为25 h’1时的C3H8体积分数8．98％，当质量空速为5 h。

时的C3H8体积分数增加到13．79％，两者相差1．54倍；反应温度500"C时，质量

空速为25 h。时的C3H8体积分数9．85％，当质量空速为5 h‘1时的C3H8体积分数

增加到14．02％，两者相差1．42倍，可见质量空速越大，C3H8体积分数越低。

当反应温度为450"C时，质量空速为25 h。时的f—c4H8和n．C4I-h体积分数分

别为5．1 O％和2．75％；质量空速为5 h’1时的i-C41-18和胛一C4／-18体积分数分别减小

到3．24％和2．04％；当反应温度为500"C时，质量空速为25 h-1时的f—c4H8和H—C4H8

体积分数分别为4．86％和3．24％：质量空速为5 h。1时的i-C4H8和”．C4H8体积分

数分别减小到3．06％和2．42％；可见低质量空速不利于增加i-C4Hs和H．C4H8体积

分数，即i-C4H8和"一C4H8体积分数均随质量空速增加而增加。

i-C4Hlo和n．C4Hlo体积分数的变化与之相反。当反应温度为450"C时，质量

空速为25 h‘1时的i-C4Hlo和n—C4Hlo体积分数分别为32．28％和3．35％；质量空速

为5 h。1时，i-C4H10和n．C4H10体积分数分别增加为37．47％和4．42％；当反应温

度500℃时，质量空速为25 h。时的i-C4H10和n—C4H10体积分数分别为28．78％和

4．01％：质量空速为5 h。1时，i-C4Hlo和"一C4H10体积分数分别增加为34．06％和

4．63％。可见质量空速减小，f—C4H10和月一C4Hlo体积分数均增加。

对比不同质量空速下的液化气收率以及液化气组分，发现反应温度450℃时

液化气收率低于500。C时液化气收率，质量空速为25 h‘1时450"C时液化气收率

为2．65％，而500。C时液化气收率为5．91％，液化气收率的比值为1．32，随着质

量空速的减小，液化气收率的比值减小，当质量空速减4,N 5 h。时，液化气收

率的比值为1．12，这说明在反应温度变化相同的情况下，高质量空速对液化气收

率影响更大。

上述分析说明，增加剂油比和减小质量空速对液化气组分的变化趋势影响

是相同的，即液化气收率增加，C3和C4烷烃体积分数增加，C3和c4烯烃体积

分数减小。但在相同反应温度下，剂油比和质量空速对液化气组分的变化趋势的

影响则有所不同，剂油比的变化更能影响液化气中的C3和C4烷烃体积分数，即

C3和C4烷烃体积分数略高；质量空速的变化更能影响液化气中的C3和C4烯烃
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体积分数，即C3和C。烯烃体积分数略高。

4．4单分子和双分子反应特征产物分析及区分

4．4．1 裂化机理比率(CMR)定义之一及其应用

Wielers的“裂化机理比率(简称CMR)”定义为((Cl+∑C2)，f．C40)，它

表示在催化裂化反应中单分子裂化反应机理与双分子反应机理的发生比例。本论

文实验结果表明，当反应温度低于525。C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反

应生成的干气，其n a。。值大于90％，即90％以上的干气来自于单分子裂化反应，

这说明干气中H2主要由单分子裂化反应所造成。由此，本文将CMR重新定义

为((H2+Cl+Zc2)／i-C40)，其中H2，cl，YCz和f—c40分别是H2，CI-h，C2烃和

异丁烷的摩尔选择性，只有这样才能更加准确地描述在酸性催化剂上单分子裂化

反应和双分子反应的发生比例，当CMR>1时，表示单分子裂化反应机理为主。

当0<CMR<1时，表示双分子反应机理为主。

表35—37列出FCC汽油重馏分在催化剂C、B和A上反应时H2、Cl、yC2

和f—c。o等组分的摩尔数。由此可以计算出FCC汽油重馏分在催化剂C、B和A

表35 FCC汽油重馏分在催化剂C上反应的裂化机理比率

上反应时的CMR(简称CMRc，CMRB和CMRA)，按CMR从大到小排列的次

序为：CMRc>CMRB>CMRA。CMR越大说明烃类在酸性催化剂上发生单分子

裂化反应几率越大。由此可知，FCC汽油重馏分在催化剂C上发生的单分子反

应能力最大，催化剂B次之，在催化剂A上发生的单分子反应几率最小。CMRc、

CMRB和CMRA随反应温度的变化详见图26。
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表36 FCC汽油重馏分在催化剂B上反应的裂化机理比率

表37 FCC汽油重馏分在催化剂A上反应的裂化机理比率

图26所示，CMR B大于CMR A。当反应温度为400"C，CMR B和CMRA

分别为1．16和1．12，CMRB略高。反应温度的升高，CMRB增大，CMRA先减

400 420 4,to 460 480 500 520

反应温度℃

图26 裂化机理比率随反应温度的变化

(1)催化剂C (2)催化剂B (3)催化剂A

小后增大。当反应温度为460。C，CMRB增大为2．19，CMRA出现极小值，其值
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为O．49。当反应温度为520。C，CMR B增大为3．86，CMRA增加为O．68。上述

数据说明： FCC汽油重馏分在催化剂B上发生的单分子裂化反应几率较大，单

分子裂化反应几率随反应温度升高而增大。

CMR c随反应温度的变化与CMRB相似。当反应温度为400。C，CMRc为

4．14，与相同反应温度下CMRB相比，相差2．99。当反应温度为520℃，CMRc

增大为8．67，CMRB增大为3．86，相差4．81。上述数据说明：1)FCC汽油重

馏分在催化剂c上发生的单分子裂化反应几率大于催化剂B；2)反应温度越高，

在催化剂C上发生单分子裂化反应几率增大越快。3)微反活性越低，其单分子

裂化反应几率越大。

CMR c、CMR B和CMRA的大小与催化剂C、催化剂B和催化剂A的强B

酸量和弱B酸量之比是一致的，而与强B酸量的大小无关。表6数据显示，从

强B酸量和弱B酸量之比值来看，催化剂C为8．叭，催化剂B和催化剂A分别

为3．13和1．34。由此可见，酸性催化剂的强B酸量和弱B酸量之比值越高，其

发生单分子裂化反应几率越大。从表35和表36数据可以看出，FCC汽油重馏

分在催化剂B上反应，其干气组分的摩尔分数均高于催化剂C，这说明在催化剂

B上发生单分子反应的数量高于催化剂C；又其异丁烷摩尔分数明显大于催化剂

C，这说明在催化剂B上发生双分子反应的数量明显高于催化剂C，可见在催化

剂B上发生单分子反应和双分子反应的数量都大于催化剂C，但是其单分子反应

和双分子反应数量的比值，即CMR却小于催化剂C，这说明单分子裂化反应几

率与强B酸量和弱B酸量的比值有关，但单分子反应的数量却与强B酸量有关。

表6数据显示，催化剂B的强B酸量为94．43p．mol·g～，催化剂C为13．55pmol·g‘。，

催化剂B的强B酸量明显大于催化剂C。

从表35和表37数据可以看出，FCC汽油重馏分在催化剂C上反应，其干

气组分的摩尔分数之和高于催化剂A，这说明在催化剂c上发生单分子反应的

数量高于催化剂A，而催化剂A的异丁烷摩尔分数明显大于催化剂c，这说明在

催化剂A上发生双分子反应的数量高于催化剂C。表6数据显示，催化剂A的

弱B酸量为10．15pmol·g‘。，而催化剂C的弱B酸量仅为1．69pmol·g‘。，两者相

差8．46p．mol·g一，而催化剂A的强B酸量与比催化剂C是相同的，强B酸量虽

然相同，但在催化剂A上发生单分子反应的数量却小于催化剂C，这说明在催

化剂A上更容易发生双分子反应，并且双分子反应几率与其弱B酸量有关，由
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此可得出在酸性催化剂上，单分子裂化反应与双分子反应之间存在一种相互竞争

的关系。在催化剂B上，除生成异丁烷外，大量的C3H6也能够通过双分子氢转

移反应生成CsHs，甚至可能将部分C2FL,通过双分子氢转移反应生成C2H6。表6

数据显示，催化剂B的弱B酸量高达30．159mol·g～，该数据也表明双分子氢转

移反应与酸性催化剂的弱B酸量相关。

综上所述，当反应温度为500。C时，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应，

其CMR与酸性催化剂的强B酸量和弱B酸量定量关系为：

CMR=O．1759×(强B酸量)1 691×(弱B酸量)‘1394。

从表35和表36数据可以看出，FCC汽油重馏分在催化剂B上反应，其干

气组分的摩尔分数均高于催化剂C。当反应温度为400。C时，两者干气组分摩尔

分数之比为：H2为1．57，CH4为1．80，C2H6为3．51，C2H4为1．13；异丁烷摩尔

分数之比为4．82，C2H6和异丁烷摩尔分数之比较接近，而异丁烷是双分子氢转

移反应的典型产物，由此可知C2H6摩尔分数之比较高可能由双分子氢转移反应

所造成。从Bassir和Wojciechowski畔】实验结果可知，吸附在酸性催化剂表面的

Cz+也应该有双分子氢转移反应的途径。

表35-37数据显示，FCC汽油重馏分在催化剂B和催化剂C上反应，其干

气组分更多为C2H4，而在催化剂A上反应，其干气组分更多为H2和CH4。但是，

FCC汽油重馏分在催化剂A和催化剂C上反应，其干气组分C2H6摩尔分数比较

接近，唯独在催化剂B上反应，其干气组分CzH6摩尔分数较高，这与催化剂B

的高双分子氢转移反应几率是一致的。

4．4．2裂化机理比率定义之二及其应用

液化气中所有异构烷烃均来自于双分子氢转移反应，所有正构烷烃均来自于

单分子裂化反应婶5。”j，以此为基础，定义裂化机理比率为正构烷烃和异构烷烃

体积分数之比，即LCMR=E"．Co／Ei-Co，用来评估单分子裂化反应和双分子反

应对液化气组成和汽油组成的影响。根据LCMR大小，大致反映单分子反应几

率的变化。LCMR越大，单分子裂化反应的几率越高，双分子氢转移反应几率越

低，此时酸性催化剂的氢转移反应能力就越弱。本文还以液化气的烷烃和烯烃体

积分数之比MJ来定义大致讨论双分子氢转移反应几率，即HTC=ECo／EC2。HTC

越大，双分子氢转移反应几率高于单分子裂化反应几率。FCC汽油重馏分在酸
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性催化剂上反应，其液化气的LCMR和HTC列于表38～40。表38～40还列出

了c3H8／C3H6，f—C4Hlo／f—C4H8和"．C4Hl以一C4H8，以各自大小变化大致讨论各烯

烃的在酸性催化剂上的双分子氢转移反应几率。

表38催化剂A单分子和双分子反应几率的变化

表38数据显示，当反应温度为400℃时，在催化剂A上，其LCMR和HTC

分别为O．33和O．79，这说明在催化剂A上双分子氢转移反应几率高于单分子裂

化反应几率。当反应温度为400。C时，在催化剂A上，C3Hs／C3H6为O．19，

i—C4H10，f—C4H8和n—C4H】咖．c4H8分别为7．02和1．15，这说明：1)在催化剂A上，

液化气中各烯烃双分子氢转移反应几率由大到小排列次序为：f—C42>nC4。>C32。

2)在催化剂A上，双分子氢转移反应主要产物为f—c4Hlo。

反应温度升高，C3H8／C3H6和"．C4Hl咖一C4H8均增大，i-C4H10／i—C4H8略有减

小。当反应温度为520℃时，C3Hs／C3H6和月．C4Hlo／n—C4Hs分别为O．32和1．54，

与反应温度为400℃时相比，分别增长了65．6％和34．O％，说明反应温度增加，

C3H8和”一C4H10体积分数增加，f—C4H10体积分数减小。上述变化导致LCMR增

加，当反应温度为520。C时，"一Co，f—Co增加为0．53，说明在催化剂A上，单分

子反应几率增加，双分子氢转移反应几率减小。C3H8和”．c—Hlo体积分数增加说

明可以来自于单分子裂化反应。

表39数据显示，当反应温度为400℃时，在催化剂B上，其LCMR和HTC

分别为1．96和1．13，这说明在催化剂B上双分子氢转移反应几率和单分子裂化

反应几率大致相当。当反应温度为400。C时，在催化剂B上，C3Hs／C3H6为0．98，

i-C4Hlo／i．C4Hs和n—c4H1咖一c4H8分别为1．97和2．94，这说明：1)在催化剂A上，

液化气中各烯烃双分子氢转移反应几率由大到小排列次序为：n．c42>i．C4=>C3。。

2)在催化剂B上，双分子氢转移反应产物为i-C4H10，月一C4Hlo和c3H8。3)在催
72
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化剂B上，C3H6通过双分子氢转移生成C3H8反应几率明显增加。

表39 催化剂B单分子和双分子反应几率的变化

反应温度升高，LCMR增加，HTC减小，当反应温度为520"C时，LCMR

为2．43，HTC为0 66，这说明在催化剂B上双分子氢转移反应几率减小，而单

分子裂化反应几率增加。反应温度升高，C3H8／C3H6，n—C．Hldn—C4H8和

f—C4H10／f—c4H8均减小。当反应温度为520"C时，C3H8／C3H6，月一C4Hldn—C4I-h和

f—C4H10／f—c4H8分别为O．57，1．64和1．34，说明反应温度增加，C3H8，n—C．Hlo和

f—C4Hlo体积分数减小，这说明在催化剂C上，c3H8，H—c4Hlo和f—C4Hlo主要来

自于双分子氢转移反应。

表40数据显示，当反应温度为400℃时，在催化剂C上，其LCMR和HTC

分别为1．76和0．17，这说明在催化剂C上单分子裂化反应几率明显大于双分子

氢转移反应几率。当反应温度为400。C时，在催化剂C上，C3H8／C3H6为O．12，

表40 催化剂c单分子和双分子反应几率的变化

f—C4HIo／f—C4H8和月一C4Hlo／n—C4H8分别为O．36和0．50，这说明：1)在催化剂C上，

C3H8和n．C4Hlo主要来自于单分子裂化反应。2)在催化剂C上，C3H6和f—C4H8
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也是单分子裂化反应产物。

反应温度升高，LCMR增加，HTC略有变化，当反应温度为520。C时，LCMR

为2．43，HTC为O．18，这说明在催化剂c上单分子裂化反应几率增加，双分子

氢转移反应几率几乎不变。反应温度升高，C3H8／C3H6，月．C4Hldn．C4H8和

i-C4Hlo／i—C4H8均略有变化，这也说明在催化剂C上，液化气中主要组分主要来

自于单分子裂化反应。

具有相同微反活性的酸性催化剂，其双分子氢转移反应能力因分子筛类型不

同而具有明显的差别。表38和表39数据显示，在催化剂A上，C3Hs／C3H6明显

小于在催化剂B上的C3Hs／C3H6。当反应温度为400。C时，在催化剂A上，

C3Hs／C3H6为0．19；在催化剂B上，C3Hs／C3H6为O．98。这说明在催化剂B上，

C3H6通过双分子氢转移生成C3H8的反应几率明显大于催化剂A。随着反应温度

升高，在催化剂B上，双分子氢转移反应几率减小造成C3H8／c3H6减小；在催化

剂A上，C3Hs／C3H6增加，这由单分子裂化反应几率增加所造成。C3H8／C3H6随

反应温度的变化趋势如图27曲线(1)和(2)所示。

】O

O·8

'D

罨0 6

％

吾0．4

0 2

0 0

400 420 440 460 480 500 520

反应温度℃

400 420 440 460 480 500 520

反应温度℃

图27 C3H8／C3H6随反应温度的变化 图28 i-C4H1eli．C4H8随反应温度的变化

(1)催化剂A，MAT62； (2)催化剂B，MAT62： (3)催化剂C，blAT46。

i-C4Hlo／f-C4H8随反应温度的变化趋势如图28曲线(1)和(2)所示，在催化剂A

上，i-C4Hlo／i—C4H8明显大于在催化剂B上的i-C4H10／i—C4H8。当反应温度为400

℃时，在催化剂A上，i-C4Hio／i—C4H8为7．02，在催化剂B上，i-C4Hldi-c4H8为

1．97，这说明在催化剂A上，i-C4H8双分子氢转移为f—C4Hlo的反应几率明显大

于催化剂B。

表38和表39数据显示，在催化剂A上，HTC小于在催化剂B上的HTC。
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当反应温度为400。C时，催化剂A的HTC为O．79：而催化剂B的HTC为1．13。

这说明在催化剂B上，双分子氢转移反应几率大于催化剂A。在催化剂A上，

LCMR小于在催化剂B上的LCMR。当反应温度为400℃时，催化剂A的LCMR

为0．33；而催化剂B的LCMR为1．96。这说明在催化剂B上，单分子裂化反应

几率大于催化剂A。

具有相同分子筛的催化剂，其双分子氢转移反应因微反活性的高低而具有明

显的差别。表39和表40数据显示，在催化剂C上，C3H8／C3H6明显小于在催化

剂B上的C3H8／C3Iq6。当反应温度为400"C时，在催化剂C上，C3Hs／C3H6为O．12；

在催化剂B上，c3H8／C3H6为0．98。上述数据说明，在催化剂C上的双分子氢转

移反应几率明显小于催化剂B。随着反应温度升高，在催化剂C上，C3Hs／C3H6

有所增加，在催化剂B上，C3Hs／C3H6有所减小，如图29曲线(2)和(3)所示。在

催化剂C上，这说明在催化剂C上，C3H8的生成主要来自于单分子裂化反应。

图28曲线(2)和(3)所示，在催化剂C上的i-Coqlo，f．C4H8明显小于在催化剂

B上的f．C4H10／f—C4H8。当反应温度为400。C时，在催化剂C上，f．C4H10，f-c4H8

为O．36；在催化剂B上，f—C4H】0／f．C4H8为1．97，说明在催化剂C上，f—c4H8通

过双分子氢转移生成f—c4Hlo的反应几率较小。

表39和表40数据显示，在催化剂C上，HTC明显小于在催化剂B上的HTC。

当反应温度为400。C时，催化剂A的HTC为O．17；而催化荆B的HTC为1．13。

这说明在催化剂B上，双分子氢转移反应几率明显大于催化剂A。

4 4．3丙烷，异丁烯，异丁烷和正丁烷等生成途径

表41．43为FCC汽油重馏分在催化剂C、B和A上反应，其液化气组分质

量收率随反应温度的变化。在上述分析的基础上，由表中数据可以大致估算当

FCC汽油重馏分在催化剂C、B和A上反应时，其单分子裂化反应和双分子反

应的比例。

当FCC汽油重馏分在催化剂C上反应时，其产物C3H8来自于单分子裂化

反应。表41—43数据显示，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应，其C3H8质量收

率为最低。催化剂C的c3H8质量收率稍高于催化剂A。催化剂B的C3H8质量

收率明显高于催化剂C，说明在催化剂B上，c3H8主要来自于双分子氢转移反

应。以催化剂C的C3H8为基础，估算在催化剂B上反应生成的C3H8来自双分
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子氢转移反应的比例，具体详见表44。

表41 催化剂C的液化气组分质量收率

表42 催化剂B的液化气组分质量收率

表43 催化剂A的液化气组分质量收率

当FCC汽油重馏分在催化剂C上反应时，其产物n．C4Hlo来自于单分子裂

化反应。表41—43数据显示，FCC汽油重馏分在催化剂A上反应，其n—c4Hlo质

量收率为最低。催化剂c的n-C4HJ。质量收率高于催化剂A。催化剂B的竹．C4Hjo

质量收率明显高于催化剂C，说明在催化剂B上，”一C4Hlo主要来自于双分子氢
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转移反应。以催化剂C的”一C4Hlo为基础，估算在催化剂B上反应生成的n．c4H10

来自双分子氢转移反应的比例。具体详见表44。

表44 在催化剂B上C3H8和n．C4H10单分子和氢转移反应比例

当FCC汽油重馏分在催化剂C上反应时，其产物i-Cdq8也主要来自于单分

子裂化反应。表41．43数据显示，当反应温度为400"C时，FCC汽油重馏分在催

化剂A、B和c上反应，其f—c4Hlo和f-C4H8质量收率之和(简称￡f_C4)分别

为O．26％、1．49％和O．36％。以在催化剂C上反应的∑f—c4为基础，在催化剂A

和催化剂B上反应的∑i-C4质量收率与之相减而得到差值。这样就可以估算出，

当反应温度为400℃时，在催化剂B和A上反应时，由双分子裂化反应生成的

f—C4H8质量收率分别为1．14％和O％。由此估算其双分子裂化反应的比例详见表

45。

表45在催化剂B和A上i．c4H8单分子和双分子裂化反应比例

综上所述， 在催化剂C上的C3H8主要源自于单分子裂化的反应。在催化
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剂B上c3H8主要来自于C3H6的双分子氢转移反应。c4Hlo主要来自于双分子氢

转移反应。f—c4H8和"一C4H8通过双分子氢转移反应生成i-C4Hlo和”．c4Hloo在催

化剂C上月一C4Hlo主要来自于单分子裂化反应。

在催化剂C上，i-C4H8主要来自于单分子裂化反应。在催化剂B和催化剂A

上，f—C。H8即可来自于单分子裂化反应，又可来自于双分子裂化反应。在酸性催

化剂上，f—C4Hlo均来自于双分子氢转移反应。
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5 结论

(1)以惰性石英砂为载体，FCC汽油重馏分在FFB上反应的气体产物收率

及汽油烯烃质量分数等数据表明，其热裂化反应起始温度为525℃，大于600。C

时热裂化反应明显加剧。干气组成按体积分数从大到小排列次序为CH4>H2>

C2H4>C2H6；反应温度升高，Cl-L,，C2I-L,和C／H6体积分数增加，而H2体积分数

减小；液化气的主要组分为C3H6、i-C4H8和c3H8。

(2)异构烷烃和烯烃均裂容易产生氢原子和甲基自由基，它们进一步反应

可以生成H2和cH4，在低的反应温度下，异构烷烃和烯烃更容易发生c．H键的

而产生氢原子：乙基自由基进一步反应可以生成c2H4和c2H6，异构烷烃和烯烃

均裂产生少量的乙基自由基。反应温度升高，甲基自由基和乙基自由基增加。

(3)在酸性催化剂上，FCC汽油重馏分在300。C时就可以发生催化裂化反

应。当反应温度大于525℃，热裂化反应和催化裂化反应才共同发生作用。当反

应温度小于525。C时，干气是由单分子裂化反应所造成，当反应温度大于600 4C

时，干气主要由热裂化反应所产生。

(4)FCC汽油重馏分在酸性催化剂上发生单分子裂化反应，其干气组成按

体积分数从大到小排列次序为c2H4>H2>CH4>c2H6。反应温度升高，c2H4、

CH4和H2体积分数减小，C2H6体积分数增加。

(5)c2H4生成是烷烃在酸性催化剂上生成五配位正碳离子，该五配位正碳

离子首次断裂生成C2H4和另一个五配位正碳离子，新产生的五配位正碳离子以

不同的方式断裂可以生成H2，CH4，C2H6和C2Hn；反应温度升高，生成C2H4，

H2和CH4的反应几率减小，而生成C2H6的反应几率增加。C2H4另一种生成途径

为：烷烃在酸性催化剂上生成五配位正碳离子，该五配位正碳离子断裂可以生成

大量的C2+三配位正碳离子而产生C2H4，

(6)文中首次定义“裂化机理比率(CMR)”为((H2+Cl+EC2)／i-C40)，

其中H2，C1，ZC2和f—c40分别是H2，CH4，C2烃和异丁烷的摩尔选择性；并将

CMR与酸性催化剂的强B酸量和弱B酸量之比进行关联，由此得到以下结论：

强B酸量和弱B酸量之比值越大，CMR越高，

(7)反应温度，分子筛及微反活性等均可以影响产物的组成。不同的酸性

催化剂，其单分子裂化反应几率差别很大。在不同的酸性催化剂上发生单分子裂
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化反应几率由大到小排列次序为：催化剂c>催化剂B>催化剂A。其双分子氢

转移反应几率由大到小排列次序为：催化剂B>催化剂A>催化剂C。

(8)当反应温度小于525。C，FCC汽油重馏分在酸性催化剂上反应生成的

液化气组分C3H8既可来自于单分子裂化反应，又可来自于C3H6的双分子氢转移

反应；i-C4H10来自于双分子氢转移反应，H。C4Hlo主要来自于mC4H8双分子氢转

移反应，单分子裂化反应也可以产生少量n—C4H10。f-C4H8主要来自于单分子裂

化反应，双分子裂化反应也可以产生i-C4H8。
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在学研究成果

1)参与多产丙烯、低烯烃汽油催化裂化工艺MIP．CGP工业应用。

2)许友好，龚剑洪，叶宗君．大庆蜡油在酸性催化剂上反应机理的研究[J]．石

油学报(石油加工)．己收录。 ．

3)叶宗君，许友好，汪燮卿．FCC汽油重馏分的催化裂化和热裂化产物及其组

成的研究[J]．石油学报(石油加工)．已收录。

4)叶宗君，许友好．FCC汽油重馏分的单分子反应和双分子反应特征产物及其

生成途径的研究(1)，待发表。

5)叶宗君，许友好．FCC汽油重馏分的单分子反应和双分子反应特征产物及其

生成途径的研究(2)，待发表。
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