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摘要

近年来，随着环保法规的日益严格及对能源效率的不断重视，油品(尤其是

中问馏分)中的芳烃加氢研究受到极大关注。传统的加氢精制催化剂，由于其较

低的加氢性能，难以满足芳烃深度加氢要求，因而两段加氢工艺被开发并视为柴

油脱出芳烃的最佳路径。所谓两段法是指，第一段选用金属硫化物催化剂脱除大

部分的硫、氮化合物及适度芳烃饱和，第二段使用高活性贵金属催化剂促使芳烃

深度加氢。但贵金属对硫极为敏感，如何提高其抗硫性的问题，非常值得深入研

究。本论文研究了硫存在下负载贵金属上的芳烃加氢性能，并深入讨论了催化剂

的失活机理及金属电子状态对催化剂抗硫性的影响。

分析了油品中的典型有机物种，尤其芳烃化合物在加氢过程中的反应热力学

平衡特征、同时考察了温度、压力及氢，烃比对产物平衡组成的影响。结果表明，

在较低温度时，加氢脱杂原子的平衡常数明显高于对应的芳烃化合物，因而在第

一段加氢过程中杂环化合物有可能脱除；对于芳烃而言，低温、高压及较高氢烃

比有利于芳烃深度加氨，而较高温度对异构化和开环反应有利。

考察了一系，：lJBeta沸石负载钯催化剂在噻吩存在下的四氢蔡加氢性能及催化

剂的失活行为。采用的表征手段有XRD、SEM、TEM、NH3-TPD、TG—DTA、

GC-MS等。结果表明，离子交换的Pd／Beta25活性优于对应的漫渍样品；对于所

有离子交换型催化剂，高硅铝比的Pd／Beta80(IE)活性最好，反应8h四氢萘转化率

及十氢萘收率分别为75％和55％，而Pd／Beta60(IE)和Pd／Beta25(IE)活性较低，尤

其是Pd／Beta25(IE)样品，失活迅速，8 h后四氢萘转化率降低到10％以下。

Pd／Beta80(IE)的优良催化活性可以归结为催化剂上适量的中强及强酸性中心的

存在，同时载体的较小晶粒为产物扩散提供了便利。另外，少量Y-Ah03稀释剂

的添加亦对Pd／Beta25(IE)催化剂性能有良好改善作用。用TG—DTA和GC-MS等考

察了离子交换的Beta沸石负载钯催化剂的失活特性发现，用过的催化剂上存在一

定量的焦碳成分，尤其是在Pd／Beta25(IE)催化剂上，这表明酸性位和金属中心的

不匹配(尤其过量强酸中心的存在时)和金属的硫中毒均是导致催化剂失活的重

要原因。

用离子交换法制得稀iNd3+改性及未改性的usY负载Pd催化剂，对其进行了

TG．D1’A和NH，一TPD表征，并考察了在苯并噻吩存在下的四氢萘加氢性能。同时

用密度泛函方法研究了不同环境下钯簇的电子状态和硫中毒行为。实验结果表

明，少量Nd”的添加可以改善沸石酸性，增强金属物种和载体间相互作用，使负
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载金属催化剂的催化性能得以改善。理论模拟表明，Nd”或H+和金属簇的直接

相互作用，可以导致金属活性位上电子缺失，而O。的作用使金属中心电子过剩；

含H+的金属簇不易发生硫中毒，而含O。的金属簇易为硫毒化；酸性中心与金属

的相互促进加氢及抗硫性的本源在于金属缺电子状态的形成，这与相关实验事实

有很好的一致性。因而金属一载体间较强相互作用可以导致金属颗粒的电子缺失

态的形成，这对于沸石负载钯催化剂的抗硫性能的提高具有积极作用。

通过添加过渡金属(Ti、cf和Mn)N得USY负载钯催化剂，对比改性前后载

体的物化性质及其负载钯催化剂在苯并噻吩存在下的四氢萘加氢反应发现，过渡

金属引入可以分别使载体酸量和酸强度不同程度的增多和增强；反应6 h后过渡

金属Mn改性催化剂较改性前样品的催化活性显著提高，而Ti和cr引入导致四

氢萘转化率降低，Mn改性催化剂的优良催化性能可以归因于催化剂表面适宜的

酸量及酸强度，对金属活性位的良好锚定作用。同时考察了载体效应对催化剂催

化性能的影响，选用的载体有AI-MCM．41、Si—MCM．41、USY和ASA，金属组

分为钯。结果发现，不同催化剂的四氢萘加氢活性顺序为：Pd／ASA>Pd／USY>

Pd／AI—MCM．41>Pd／Si—MCM．41，USY和ASA负载催化剂上较高的催化活性可

以归结为金属和载体间的较强相互作用，但是USY载体上过量的强酸位容易引

发异构化和开环反应。MCM-41催化剂上由于金属和载体间相互作用很弱，其加

氢活性较低，但是这却有利于芳烃饱和产物的形成。

关键词：芳烃加氢，钯催化剂，抗硫性，四氢萘加氢，催化剂失活，Beta沸石，

USY沸石，Nd¨改性，过渡金属改性
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ABSTRACT

In recent years，a considerable attention has been focused on aromatics

hydrogenation of middle distillates due to the increasingly stringent
environmental

legislation and the recognition of the importance of energy efficiency．Traditional

hydrotreating catalysts are not active enough to meet the requirement of deep

aromatics hydrogenation．Therefore，a two—stage hydrogenation technique has been

developed and considered as the optimal approach to dearomatization for diesel．In

the two stage process，a sulfide catalyst is employed in the first stage where sulfur and

nitrogen containing species are mostly removed and meanwhile the aromatics are

mildly saturated，followed by stripping to remove H2S and NH3．Ahighly
active noble

metal catalyst is used in the second stage for aromatics hydrogenation．However，

noble metals are extremely sensitive to sulfur，it is paramount to improve the sulfur

tolerance of the catalyst．In this work，fundamental research was conducted with

tetralin hydrogenation utilizing supported noble metal catalysts in the presence of

sulfur．The deactivation mechanism of the catalyst and the effect of the electronic

state of metal on sulfur tolerance are further discussed．

The thermodynamic equilibrium characteristics of typical organic compounds in

the fuel，especially aromatic compounds were analyzed．Meanwhile，the effect of

temperature，pressure and hydrogen／hydrocarbon ratio on equilibrium compositions of

produet(s)was also investigated．The results showed that the heterocyelic compounds

(containing sulfur and nitrogen)have much higher equilibrium constant for opening

of the C～X bond than that for aromatics hydrogenation under lower temperature SO it

is possible fur the former to be removed during the first stage hydrogenation．Lower

reaction temperature，higher pressure and higher ratio of H2 to hydrocarbon are

beneficial to deep hydrogenation of aromatics，whereas higher reaction temperature

favors isomerization and ring opening reaction of aromatics．

Both the catalytic performance of a series of Beta zeolite supposed Pd catalyst

and deactivation characteristics of ion exchanged Beta zeolite supported Pd catalyst

for tetralin hydrogenation in the presence of thiophene were investigated．Many

characterization techniques such as XRD，SEM，TEM，NH3-TPD，TG—DTA and

GC-MS were employed．The results indicated that the catalytic activity of Pd／Beta
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zeolite catalyst prepared by ion exchange(IE)is superior to that of the one prepared

by incipient wetness impregnation(1wI)．For all the IE catalysts，Pd[Beta80(IE)

catalyst has the best catalytic activity．Its tetralin conversion and decalin yield are

75％and 55％respectively after 8 h reaction，while the activity of Pd／Beta60(IE)and

Pd／Beta25 OE)is lower,especially for Pd／Beta25(IE)．It deactivated rapidly，with

tetralin conversion lowered to C0％after 8 h reaction．The good catalytic performance

ofPd／Beta80(IE)can be aaributed to the presence ofsuitable amount ofmedium and

strong acid sites and small zeolite crystal size．Besides，addition of a small amount of

Y*A1203 to Pd／Beta25(IE)promotes catalytic activity．It was found by TG—TDA and

GC—MS，etc．that a considerable amount of coke composition existed on the used

catalysts，in particular for used Pd／Beta25(IE)，It means that both mismatch of acid

site and metal site especially in presence of excess strong acid sites and sulfur

poisoning ofmetal are the important factors leading to catalyst deactivation，

Nd’+promoted and non promoted USY supported Pd catalysts were characterized

by TG-DTA and NH3-TPD，and the catalytic behaviors of them were evaluated for

tetralin hydrogenation with benzothiophene．The electronic state of Pd cluster under

different environments and the sulfur poisoning of metal sites were simulated by a

DFT method，It shows that the addition of small amount of Nd3+ions change the

acidity of zeolite and strengthen the interaction between metal and support，thus

improving the catalytic activity ofthe Pd catalyst．The simulation result indicates that

the metal active sites become electron deficient as Nd3+or—directly contact with

them，whereas if O。anion is attached to a metal site，excess electron would present on

the cluster．A I-i+containing metal cluster is more difficult to be poisoned by sulfur．

On the contrary,a o．containing metal site is sensitive to sulfur．Improvement of

catalytic activity of noble metal catalyst via acid sites interaction with metal is then

attributed to the formation of electron deficiency of the metal site，which quite agrees

with the experimental observation．In conclusion．the sulfur tolerance of zeolite

supported noble metal catalysts can be enhanced by metal。support interaction causing

metal particle electron deficient．

The USY support was modified by various transition metals，including Ti，Cr and

Mn．The physieochemieal properties of various supports are characterized and the

catalytic performance of the Pd catalysts for tetralin hydrogenation with the presence

of benzothiophene was investigated．The results show that the modification of USY

with transition metal ions leads to more acid sites and higher strength of acidic sites
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on the support．However，the catalytic activity is not always enhanced．Compared to

the unmodified Pd／USY catalyst．only the Mn modified catalyst showed a higher

hydrogenation activity，whereas addition of Ti and Cr decreased the activ崎after 6 h

time on stream．The enhanced activity of Pd／MnUSY is attributed to a suitable acid

amount and acid strength．Support effect during tetralin hydrogenation was also

investigated by utilizing various carriers，i．e．AI-MCM一41，Si—MCM-41，USY and

ASA，herein Pd was used as metal active component．It was found that the catalytic

activity of these catalysts have a sequence as follows：Pd／ASA>Pd／USY>

Pd，Al—MCM一41>Pd／Si—MCM-41．The better catalytic activity of Pd／ASA and

Pd／USY was ascribed to a strong metal-support interaction．It was also found that all

excess amount of strong acid sites on USY induced isomerization and ring opening．

Weak metal support interaction on Pd／AI·MCM一41 and Pd／Si-MCM一41 catalysts

decreased their hydrogenation activity,but enhanced the selectivity of aromatics

saturation．

Key words：aromatics hydrogenation，Pd catalysts，sulfur tolerance，tetralin

hydrogenation，catalyst deactivation，Beta zeolites，USY zeolites，modification by

Nd3+，modification by transition metal．
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第一章文献综述

摘要

近年来环境保护法规的日趋严格及产品改质等因素促使世界范围内的石油

炼制和加工技术不断发展，油品中的芳烃加氢技术日益受到重视。本章简述了芳

烃加氢的热力学及动力学行为。归纳总结了不同的抗硫性芳烃加氢催化剂类型及

其加氢机理。鉴于硫中毒对过渡金属催化剂性质的复杂影响，对过渡金属催化剂

的硫中毒做了较为详尽的阐明。

1．1前言

随着环境保护意识的不断增强及对能源效率的逐渐重视，降低油品中的芳烃

含量具有极其重要的现实意义眦】。中间馏分油(主要包括航空燃油、煤油和柴

油)中的过多芳烃的存在不但降低其十六烷值(柴油燃烧性能的重要指标)，而

且导致大气中有害颗粒物PM和汽车尾气中NOx的增加口J，不同中间馏分油的十

六烷值和芳烃含量与十六烷值和颗粒物的形成关系分别如图1-114]、1-2口]所示，

可以看出，中间馏分油的十六烷值随着芳烃含量的增加而降低(见图1-1)；提高

柴油十六烷值可以明显减少颗粒物的排放(见图1．2)。虽然提高芳烃含量可以改

善汽油的燃烧性能，但芳烃本身是致癌的，威胁人类健康；而航空燃料中过多的

芳烃容易使其中的长链烷烃热解，形成固体沉积物pJ，减少芳烃含量可以改善燃

料的烟点。同时含硫油品在燃烧过程中形成的SOx会导致大气中酸雨的形成，

腐蚀建筑物及农作物等。由于燃料中芳烃和硫的有害性，当前发达国家已经对其

含量作出严格法规限Nt2,61i对于汽油而言，欧"b"t'llII类标准要求硫含量不大于1 50

ppm，芳烃含量不大于42％，其中苯含量小于1％；美国新配方汽油第二阶段规

定硫含量在140．170 ppm间，芳烃含量要小于25％，同时苯含量小于1％。对于

柴油而言，欧"}}lIII类标准规定硫含量不高于350 ppm，多环芳烃量小于11％，十

六烷值不低于51；美国要求柴油中硫含量不高于500 ppm，芳烃含量低于35％，

十六烷值大于40。《世界燃油规范》中对气、柴油质量的要求分别见表l-l和表

1．2。而目前我国燃油普遍存在硫和芳烃含量较高的特点，现行气、柴油质量仅

能达到欧I类排放标准，部分地区(北京、上海和广州)正实施欧II排放要求，

因而我国的燃油亟待改善产品质量，以达到与国际接轨并满足市场竞争的要求。

由于油品中都含有一定量的硫化物，所以在加氢过程中不可避免的受到硫中毒的
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影响a总之，抗硫性芳烃加氢催化剂的研发是当今催化领域普遍关注的热点问题

之一。

Cetane number

图1-1十六烷值和芳烃含量的关系【41

Fig．1·1 Relation between cetane numberand aromatic content
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表1．1世界燃油规范(汽油)12】

Table 1 The world specification of gasoline

Property I JI III Ⅳ

Sulfur(wt．％，max) O．20 O．02 O．003 O．001

Alkenes(v01．％，max)

Aromatics(v01．％，max)

Benzene(v01．％，max)

Oxygen(wt．％，max)

Density，Pb(goL-I max)

50．0

5．0

2．7

0．013

20．0

40．0

2．5

2．7

N|A

10．0

35．0

1_0

2．7

N，A

10．0

35．0

1．O

2．7

N，A

表1-2世界燃油规范(柴油)【2]

Table 1 The world specification ofdieseI

Property I II III Ⅳ

Sulfur(wt．％，max)0．5 0．03 O．003 O．001

Density(20"C，kg·m_、

Aromatics(v01．％，max)

Polycyclie aromatics(v01．％，max)

Cetane number(min)

扔(℃，min)

1．2石油馏分中芳烃化合物的类型

可以采用诸多方法检测油品中的芳烃化合物，常见的有：高压液相色谱

(HPLC)17】、13C核磁共振(”CNMR)is]、气。质联用(GC．MS)19]、超临界液

相色谱(SFC)【ASTM D5186-91]、荧光指示剂(FIA)[ASTM D1319]、紫外(UV)

和红外(IR)光谱等。世界各国采用的分折方法有所不同，如FIA方法是现行美国

确定油品中芳烃含量的标准方法(加州除外，它根据SFC法确定)，而瑞典则根

据HPLC方法确认柴油规格。

对于中间馏分油而言，其沸点一般低于400℃，包含的芳烃主要是单环、双

环和三环芳烃等。以科威特未经处理的常压瓦斯柴油为例，其分析结果如表1-3

所示。
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表1．3科威特常压瓦斯油中的芳烃化合物【9]

!!!生!：：垒!!竺!!!!!!竺211111 11鉴!!!生!竺!!￡!!：!!g!!!!!
Aromatic type Area％oftotal aromatics

1．Monoaromatics

C3一C6 alkyJ benzenes

Cl—C5 benzothiophenes

2．Bicycloaromatics

Co—C4 naphthalenes

Co—C4 dibenzothiophenes

Co-C4 fluorenes

Cl—benzyls+dibenzofuran

3．Triaromatics

Co—C4 phenanthrenes

Co-C4 pyrenes／fluoranthrenes

Total

3，68

14．24

52．8l

14．38

4．12

4．07

6．20

0．5

100．O

由表1-3可以看到，中间馏分油中双环芳烃的含量最多，其中萘的同系物又

占双环烃类的70％之多。

中间馏分油中不同芳烃化合物的典型结构如图1-3所示。

⋯·“～盯占。^扒空 t粉：篇．∞∞抄
⋯一一·∞妙虹∞ 。⋯，eo d．d。。。，rlr_丫

，／＼ ，／j、、 —文，j

⋯一”m“牟以审剖讧盯 dNⅫ㈣m一之∥eo?一
3 TPJAROMATICS

-一⋯0∞℃]=复：r。mm～毋姆 ∞￡击
图I-3中间馏分油中芳烃化合物的典型结构【lo】

Fig 1-3．Typical structures ofsome aromatics in middle distillates

4
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1．3芳烃加氢反应的热力学和动力学

1。3．1热力学方面

芳烃加氢反应是可逆的，受热力学平衡限制，在传统的加氢精制条件下，芳

烃不可能达到完全转化。

A+nH25高AH2n
以上式为例，A代表芳烃物种，AH2。为所得环烷烃物种。

当反应体系达平衡时，芳烃平衡浓度为⋯：

L+L‰1+K。×(B：)“

其中场和hm。分别代表芳烃和环烷烃的摩尔分数，％为反应平衡常数，Pm

为氢气分压， n是反应所需氢的摩尔数(假定各组分逸度系数为1)。

从上式可以看出，当温度一定时，较高的氢气分压有利于反应朝正向进行。

另外，芳烃加氢为放熟反应，反应热在63—71 kJ／molH2之间㈣，因而较低的反应

温度对加氢是有利的。

对于不同的芳烃加氢反应，其平衡常数随芳烃体系的不同而改变。对于给定

的芳烃同系物而言，随侧链数和侧链碳原子数增加，平衡常数呈递减趋势ll”。对

于多环芳烃体系，加氢反应是一个逐环可逆进行的过程，通常多环芳烃的第一个

环加氢的平衡常数较高，而后逐步降低。菲逐环加氢的平衡常数如图1-4所示，

可以发现，首环加氢的平衡常数高于末环的，平衡常数随温度升高而降低。

m热 —哆?焉蒿务 ／／／ 。／

缨荔／ ／／ ／ ／

／ ／∥／ ／／ ／

／式一吣 $矿 ／
拶夕

， ／

y 7H
圆／

／ 妒／

．／ 鹳X
／}

1 2 1j 1．4 1．5 1 e 1．7

1000fI'(K)

图1—4菲加氨的平衡常数

Fig．1-4 Equilibrium constants for hydrogenation ofphenanthrene
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1．3芳烃加氢反应的热力学和动力学

1。3．1热力学方面

芳烃加氢反应是可逆的，受热力学平衡限制，在传统的加氢精制条件下，芳

烃1i可能达到完全转化。

A+nH22；2 AH2n

咀上式为例，A代表芳烃物种，AH2。为所得环烷烃物种。

当反应体系达平衡时，芳烃平衡浓度为‘”】：

L

L+L％1+K。×(匕：)”

其中h和hm。分别代表芳烃和环烷烃的摩尔分数，膨为反应平衡常数，nz

为氢气分压， n是反应所需氢的摩尔数(假定各组分逸度系数为1)。

从上式可以看出，当温度一定时．较高的氢气分压有利于反应朝正向进行。

另外，芳烃加氢为放热反应，反应热在63～71 kJ／molH2之间[121，因而较低的反应

遢度对加氢是有利的。

对于不同的芳烃加氢反应，其平衡常数随芳烃体系的不同而改变。对于给定

的芳烃同系物面言，随侧链数和侧链碳原子数增加，平衡常数呈递减趋势【l⋯。对

于多环芳烃体系，加氢反应是～个逐环可逆进行的过程，通常多环芳烃的第一个

环加氢的平衡常数较高，而后逐步降低。菲逐环加氢的平衡常数如图1—4所示，

可以发现，首环加氢的平衡常数高于末环的，平衡常数随温度升高而降低。

可以发现，首环加氯的平衡常数高于末环的，平衡常数随温度升高而降低。

。I’№矗。?嚣菇蒡 ／ ／／／‘

黪；参／ ／／ ，，／ ／／ ／

(萝u多7 ／ ／

／ 帆怒少 ／
@夕 酾／／

世Z
／ 嗲弋

1 2 1 3 t 4 1．5 1 6 1J

1000．rr(K)

图1—4菲加氢的平衡常数

Fig I一4 Equilibritllll constants for hydrogenation ofphenanthrene
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菲和萘首末环加氢的平衡浓度随温度和压力的变化趋势见图1．5所示。可以

看出：随温度升高芳烃平衡浓度增加；在初始较低温度范围末环加氢的芳烃平衡

浓度低于首环的；增加氢压对芳烃平衡浓度的降低有利[10]。虽然多环芳烃首环加

氢的平衡常数较大，但较多氢参与末环加氢(如菲的首、末环加氢分别需2和3

摩尔氢)，在典型加氢精制条件下，首环加氢时芳烃摩尔分数可能高于末环加氢。

芳烃加氢的热力学数据可以为催化剂筛选和反应条件优化提供很好的参考依

据。Lin等114】考察了Pt／A1203、Pd／A1203、Pd／Ti02和NiMo／A1203催化剂在高压釜

中萘的加氢反应，在280℃，7 MPa条件下负载贵金属催化剂上萘转化率明显

高于NiMo／A1205催化剂，但是生成的产物主要是四氢萘，而十氨萘的产率很低，

这可以归结为热力学平衡的限制，其中低活性的NiMo／A|203催化剂受热力学的

制约更显著，当继续降温进行反应时负载贵金属上十氢萘产率增高，因而选择负

载贵金属催化剂在低温条件下有利于芳烃的深度加氢。Demirel等【l 5】考察了多环

芳烃转化成支链烷烃和环烷烃的可行性，热力学计算表明，在498 K下芳烃加氢

的平衡常数非常高，在598K时大多数加氢反应的平衡常数很高，而在698 K时

绝大多数反应平衡常数小于1，而用1．甲基萘作模型化合物进行催化加氢及裂解

反应时发现在598 K时对目的产物的生成有利。

Tempreture(旧

图1．5不同氢压下菲和萘的首末环加氢平衡常数㈣

Fig 1-5．Equilibrium concentrations for first。and last-ring hydrogenation

ofphenanthrene and naphthalene as a function ofhydrogen pressure

一目v^+v一≮}g_H碗譬oⅡv‘#

1，+{■】，《鼍∞u一工1气=o薯辞
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1．3．2动力学方面

对于金属硫化物和第Ⅷ族过渡金属催化剂上的芳烃加氢反应，已经进行了较

为广泛的研究。

许多研究表明，在金属硫化物(CoMo，NiW，NiMo)催化剂上芳烃加氢中

芳烃和氢反应级数都近似为一级[13,1”。原料中过量的硫、氮化合物对芳烃加氢反

应起抑制作用【l 7]o Marshal等【18】考察了H2S和NH3对甲苯加氨(623K，6MPa)

的影响，发现对于NiMo硫化物催化剂， 当H2S分压在1～100 Pa时，加氢速率

基本保持恒定，而H2S分压在100Pa-100000 Pa时，加氢速率呈现递减趋势；此

外NH3对加氢起较大抑制作用，并且随NH3分压增大而增加。受n电子离域效

应影响，在芳烃分子中给电子取代基的存在对加氢有利，所以金属硫化物上芳烃

加氢的活性顺序为：苯<甲苯<二甲苯<乙苯【1⋯。

在金属催化剂上，苯、甲苯、二甲苯和乙苯等能够强烈吸附在Ⅷ族金属催化

剂表面，因而加氨反应的表观活化能较低(40～60 kJ／m01)，芳烃反应级数接近

零级【19-21]。最近Vannice及其同事【22】研究了在Si02、A1203、Ti02和Si02一A1203

等不同载体负载的Pt催化剂上的甲苯加氢反应，发现反应的平均反应活化能与

载体无关，均在50．4 kJ／mol附近；氢的反应级数亦与载体无关，且随温度升高

而变大，从333 K的O．7升到373 K时的1．2左右，而甲苯的反应级数基本维持

在零附近。Neyestanaki等矧考察了邻二甲苯在Pd／A1203催化剂上气相加氢动力

学，发现催化剂加氢活性存在一远低于热力学平衡限制的最大值，其原因可以归

结为在此温度下芳烃具有最大的表面覆盖率，此时整个反应速率随氢压增加而增

加；氢的反应级数随温度升高而增加，从440 K下的1．3增大到520 K的2．6，

而邻二甲苯的反应级数维持在零级附近。与金属硫化物催化剂相反，在过渡金属

催化剂上，主要受取代基的立体阻碍和电子效应影响，芳烃加氢的活性顺序为：

苯>甲苯>二甲苯>三甲苯[240j。

对于多环芳烃化合物的加氢反应，其动力学研究相对较少。Sapre和Gates等

人【17．27】研究了联苯，萘和荧蒽在Co—Mo／A1203催化剂上的加氢反应，发现芳烃的

反应级数接近1级。对于萘系多环芳烃而言，反应是逐环进行的，优先加氢萘的

其中一个环，反应路径如图1-6所示，其中紧邻箭头的数字为拟一级速率常数，

其单位为m3"s-1 k蛋1催化剂。可以看出，多环芳烃中第一个环的加氢速度最快，

随后逐渐降低，末环加氢比较困难。Kokayefi4281和Bouchy[29,301分别研究了多环

芳烃在金属硫化物催化剂上的加氢反应，证实多环芳烃(如萘)的第一个环的加

氢速率比单环芳烃(包含联苯，四氢萘和环己基苯)的加氢速率大一个数量级。

对于多环芳烃，由于不同环的芳香性(或局部共振能)的差异，其中具有较低芳

香性的环优先加氢。
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∞寺∞一∞
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图1-6．联苯、萘和荧蒽加氢反应网络【17】

Fig 1—6 Reaction networks for hydrogenation ofbiphenyl，naphthalene and fluoranthene

(the numbers next to the arrows are the pseudo·—first··order rate constants

in cubic meters per kilogram ofcatalyst per second．)

Cooper等【1】研究了在第Ⅷ族金属催化剂上硫存在时的芳烃加氢动力学，认为

纯芳烃的加氢动力学特征对硫存在条件下的芳烃加氢反应同样适用，此外硫、氮

化合物对催化剂的中毒具有一定程度的可逆性。最近Fujikawa等口1]研究了硅铝

胶负载Pt．Pd双贵金属催化剂上柴油中芳烃加氢的动力学行为，在较高氢压下，

发现芳烃的反应级数接近一级；由于硅铝胶的酸性较沸石弱，艿烃物种不会强吸

附于载体酸性位，因而吸附在载体表面的芳烃对加氢反应的影响很小；而H2S

对芳烃加氢的抑制作用具有一定可逆性，硫的引入显著降低催化剂的加氢活性，

但停止引入H2S后，活性可以得到一定程度的恢复。

对工业原料的加氢饱和研究发现，随反应温度的升高，芳烃加氢存在一最佳

温度，如图1．7所示。在较低的温度下，加氢反应受动力学控制，而在较高温度

下，反应为热力学平衡限制。随氢压的增加，芳烃饱和的最佳温度逐渐向高温转

移【321。
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Temperature{℃)

图1．7中东重柴油上芳烃饱和与反应温度及压力的关系

Fig 1_7 Aromatics saturation as a function ofreaction temperature and pressure on

a Middle East heavy gas oil．(_)4．5MPa，(+)6．5MPa，(+)12．5MPa．

1．4芳烃加氢催化剂

1．4．1金属硫化物催化剂

金属硫化物催化剂多用于含杂质较多时的芳烃加氢反应，目前工业上主要采

用Y．A1203负载CoMo，NiW和NiMo硫化物催化剂，催化剂的加氢活性顺序为：

NiW>NiMo>CoMo>CoW，其中Ni基催化剂应用较广删。载体除Y．A1203外

还可以采用Si02【34】，分子筛㈣及复合氧化物136,37]，以起到有效改善活性相的分

散度和催化剂稳定性能的作用。对于金属硫化物催化剂而言，硫活化是催化反应

进行的必要条件，但并不是催化剂的硫化程度越高加氢活性越好，当以H2S作硫

源时，特定的H2S分压范围加氨活性较佳。相比而言，氨的毒化作用较H2S大

[1 8,38]。Hensen等【jw对Ni(Co)Mo硫化物加氢精制催化剂的抗硫性研究发现，随载

体Bronsted酸的增强催化剂的抗硫性呈现增加趋势，如不同载体负载NiMo催化

剂的抗硫性顺序为：活性炭<At203<Ti02<iSi02-A1203。一般而言，金属硫化物

催化剂上的加氢反应需要在高温高压的苛刻操作条件下进行，反应常受热力学平

衡限制，因而其对芳烃加氢的深度受到很大限制。
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1。4．2贵金属催化剂

与金属硫化物催化剂相比，当原料中不含硫化合物时，贵金属催化剂可以在

较低温下获得很高的转换频率(TOF)。Wang等p01研究了苯、甲苯和二甲苯的加

氢反应，发现加入固体酸稀释剂可以使Pt／A1203的催化活性显著提高，如，与原

PtlAl203相比，添加uSY(UhrastableY)的催化剂可以使苯加氢转化率提高30％

以上。对于通常的Y-A1203负载贵金属催化剂而言，几ppm的硫足以使催化剂

中毒，可见贵金属对硫的敏感程度。

当采用沸石载体负载贵金属时，发现碱性沸石易发生硫中毒而酸性沸石具有

较高的抗硫性[41．42]。由于沸石具有酸碱性易调变，较高比表面积和适中的孔结构，

是目前广泛应用的负载贵金属的载体之一。值得注意的是，对于沸石负载的贵金

属催化剂的加氢和抗硫性，酸性并不是唯一决定因素ⅢJ，如与NaY负载的Pt催化

剂相比，改性L沸石负载Pt催化剂，表现出较高的苯加氢活性；尽管由于KL的碱

性使得Pt上电子过剩，但是仍比,Pt／NaY具有较好的抗硫性。因而除金属的电子状

态外，沸石本身的静电场效应、金属粒子的可接近程度以及分子的扩散作用对催

化剂性能都有很大影响。除沸石载体外，其它非沸石载体，譬如活性炭14”、

Ti02【45邓】、Si02．A1203【4。“、B203．A1203㈨等亦可用于贵金属组分的负载。

对于双贵金属催化剂上的加氢／脱氢反应过程的研究发现，Pt—Re／A1203和

Pt—Sn／A1203的抗硫性比传统的Pt／A1203重整催化剂还差口”，但是n．Pd双贵金属催

化剂在硫存在下的加氢性能明显改善i49．52,531。Lin等l删考察了添加不同过渡金属

(Co、Mo、Ni、 Re、Ag和Pd)对Pt／A1203催化剂上四氢萘加氢反应的影响，发

现双贵金属Pt-Pd的加氢性能最为优良，而且在实际柴油馏分加氢中表现出良好

的抗硫性能。

1．4．3非晶态合金

非晶态合金在热力学上属于非平衡的亚稳态，是一类短程有序、长程无序结

构特点的新材料，具有独特的电磁性能、机械性能和耐磨性能【5”。非晶态合金作

为催化剂，可以明显改善合金的组成及其电子状态，有利于活性中心的均匀分布

[56,57]。非晶态合金替代传统的工业用加氢催化剂如Raney-Ni和Pd／C催化剂等不

仅可以提高催化效率。而且可以大大降低环境污染。目前研究较多的非晶态合金

主要是TM．M型(TM指过渡金属，如Ni，co，Fe，Pd等：M是类金属，象B

和P等1。

张荣斌等‘站1研究了NiB菲晶态合金催化剂上气相脉冲苯加氢反应及其抗CS2

中毒性能，与Ni／A1203相比，非晶态合金催化剂具有较高的加氢活性，而且负载

型非晶态NiB／A1203催化剂的极限耐硫量明显高于NiB和Ni／Ai203的。李凤仪等
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9刈考察了加入稀土元素对NiB／A1203的苯加氢及抗硫性影响，稀土氧化物的加入

显著改善催化剂的加氢活性和抗硫性，这主要源于稀土的加入可以促使反应条件

下较多活性镍物种的形成及良好分散，各种稀土氧化物对催化活性的促进顺序依

次为：中稀土>轻稀土>重稀土，其中钐的改性效果最好。此外，为改进合金的稳

定性能和分散状况，还可以采用其它载体，如Si02[60,611、海泡石[621和介孔分子

筛【63】等，同时还可以加入第二金属组分来调变合金的组成和表面结构[641。虽然

对非晶态合金催化剂的一些改性措施有利于提高其加氢活性及抗硫性，但该催化

剂应用于抗硫性加氢反应时存在快速或完全失活的问题，离工业化阶段尚有一定

距离。

1．4．4金属碳或氮化物

过渡金属碳或氮化物具有类似于贵金属的催化性质，在加氢精制反应中显示

出优良的催化活性，而且对进料中的硫、氮、氧的杂原子化合物表现出较好的抗

中毒性能。Mamede等f65]研究了B—M02C上噻吩存在下的甲苯加氢反应：当50ppm

噻吩硫存在时，B．M02C在最初30 h内具有较高的催化活性及良好的抗硫性，随

后呈现线·|生失活趋势，五天后活性基本丧失，其原因主要与催化剂表面的硫化(生

成相应的碳硫化物或硫化钼)有关。Da costa等166J研究了在H2s存在时M02C／A1203

和WC／A1203上的四氢萘的加氢反应，发现在无H2S时，WC／A1203的活性优于

MoS2／A1203， 低于PffAl203，与Pt／Si02J(H当。而在H2S存在下WC／A1203具有与

Pt／A1203相当的稳态活性。最近李伟等【67]考察了Y．A1203负载NiMoNx催化剂上溶

剂油(其中含10％重芳烃)的加氢反应，发现该催化剂可以使其中芳烃达到100％

转化。因而过渡金属的碳或氮化物作为一类新型加氢精制催化剂，在芳烃加氢和

抗硫性方面亦具有一定的潜力。

1．5芳烃加氢催化反应的相关机理

1．5．1金属硫化物上的催化机理

金属硫化物催化剂上的硫空位或配位不饱和位一般被认为是催化反应的活

性中心，芳烃物种可以以n键或6键形式吸附在催化剂表面的活性中心[68,691。

许多研究i),Yo催化剂上存在加氢和氢解两类活性位170,71]。两类活性位的转化如图

1-8所示，加氢反应主要在阴离子空位上进行，H2s可以促使加氢位(Site I)向

氢解位(Site II)的转化【”1。
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≮谛+H2s—一
／＼

。

SiteI

弋M旺竺_H6+
／＼

图1-8金属硫化物催化剂上两种活性位的相互转化

Fig．1-8 Interconversion oftwo active sites on metal sulfide

关于加氢精制催化活性中心的本质，已经提出相当多的机理模型。Delmon

基于钴钼硫化物的协同作用，提出了远程控制模型173,74]，C09S8和MoS2分别作

为溢流氢的给体和受体相，通过氢溢流效应可以控制MoS2的还原状态，在催化

剂表面形成两类活性位，分别起加氢和氢解作用；催化剂的结构模型如图1—9所

示，可以发现，在较低氢压(更准确地说，是H2／H2S比)和较低钼浓度下，优

先形成加氢位，相反情况下则加氢脱硫位较多。

o MoS2
o
coxsy

—r m，o center

—1r HOS center

图1-9．部分加氢和加氢脱硫活性位变化的示意图㈣
Fig．1—9．Schematic representation ofthe change ofproportion ofHYD and HDS

Topsee及其同事提出的Co—Mo-S相模型，认为较小MoS2或MoS2簇及其边

缘位上co或Mo促进剂的存在对催化反应的进行起着关键作ffIj[75,76]。此外还有

插层模型㈣和单层模型㈣等。
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1，5．2贵金属上的催化机理

在第Ⅷ族金属上的芳烃加氢过程中芳烃分子主要以n键形式吸附活化【79J。第

Ⅷ族金属催化剂，尤其是贵金属，具有很高的加氢活性，但对硫毒物极为敏感。

对于负载型贵金属催化剂，载体的酸碱性对抗硫性有显著影响。Yasuda等【421考

察了USY负载Pd．Pt双金属催化剂的酸性对加氢活性及抗硫性的影响，认为催

化剂的加氢活性和抗硫性能的改善主要是通过USY上酸性位吸引金属位上电

子，使之形成缺电子的Pd—Pt颗粒来实现的；酸性位作为金属锚定位可以稳定分

散金属颗粒，抑制其聚集和烧结。扈林杰等【80】考察了不同酸性载体，包括A1203、

F．A1203、Si02．A1203和HY分子筛对甲苯加氢及抗硫性的影响，发现芳烃加氢活

性和抗硫性主要随载体Breasted酸酸量的增加而提高。

基于载体酸性对金属组分的影响及金属的电子缺失概念，以负载型铂催化剂

为例，金属组分与载体的作用过程可以表述如下⋯：

(1)首先在离子交换或浸渍阳离子型贵金属化合物过程中，铂物种与酸性位相

连：

(三A1--O-)[Pt(NH3)4C1]
其中=A1．O一代表沸石或无定型硅铝胶中的酸性位。

(2)氧气或空气中煅烧(制备的关键步骤)导致金属阳离子形成。

2(三Al—一O。)·Pf+

(3)在还原过程中，形成较小的电子缺失的铂的簇合物。

m(三Al_一Oi)“．n．·Pt．

强酸位(--=Al_-o—H—+；卅o-+H+)和贵金属簇间的密切接触能够促使贵金属

上电荷向酸中心迁移，导致电子缺失的金属粒子的形成。这有利于减弱金属和硫

(电子受体)之间的键强，从而改善催化剂的抗硫性能。

Sachtler等[81,821对沸石负载贵金属催化剂的结构及相关催化性能进行了研究，

认为贵金属钯颗粒能够与沸石笼壁的羟基中的氢形成加合物，致使质子上的部分

正电荷向贵金属迁移。以Pd／NaY为例，带正电荷的金属一质子加合物形成过程

可以表示如下：

m[pdz++202‘】十mI-12_Pdom+2mH-Owall
pdo+zH—Ow埘——呻[pdo-Hz】+zOWaii



天津大学博士学位论文

该模型较好地解释了缺电子贵金属簇的稳定性、催化活性和双功能催化机

理。

Song等[83,84]研究了苯并噻吩存在下酸性沸石负载贵金属催化剂上萘的加氢

行为，基于沸石的择形效应、氢溢流和硫中毒的差异提出了一种新的催化剂设计

思路，如图1．10所示。贵金属颗粒双模分布于沸石孔道，，不同孔系相互联接或

均匀密布；受沸石择形排斥，诸如噻吩类有机硫化物不能进入沸石小孔f<5A)，而

在大孔(>6A)内芳烃和硫化物分子可以顺利扩散并进行反应同时氢分子可以在

两孔之间自由扩散：大孔内硫中毒的金属位可以由溢流氢的作用得以恢复，称为

I类抗硫性金属小孔内的金属物种，具有很好的耐无机硫(H2S)的能力，称作II

类抗硫性金属。该理想化设计模型尽管有一定实用性，但有待于进一步的实验验

证和完善。

图1．10．沸石负载贵金属催化剂的设计新概念[85】

Fig．1—10．New designing concept for zeolite supported metal catalysts

1．5．3非晶态合金上的催化机理

对于非晶态合金，一般认为金属位是催化反应的活性中心，通过对反应物种

的吸附活化，促使反应进行。Okamoto等[as,ac]对苯乙烯加氢过程盼研究发现，在

无定形NiB合金催化剂中，B可以增加Ni3d轨道的电子密度，减弱金属组分对

苯乙烯的吸附强度，相应增强对氢的吸附活化，有利于加氢反应：而P起相反作

用，导致Ni上苯乙烯的强吸附，对反应不利。邓景发等187,8a]用XPS研究了负载

镍基非晶态合金催化剂上不同元素的电子状态，发现在Ni．B合金中硼原子将部

分电子转移给镍，使镍呈富电子态，而硼电子缺失，但在Ni-P合金中电子转移

不明显；表现在加氢和抗硫性上，前者优于后者，其原因主要在于：B优先吸附

硫，避免Ni的毒化，而Ni．P合金中，Ni处于电子缺失状态，易硫化。Ni—B和
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Ni．P合金中电子转移简图如1．11所示。

∥扑打e参

高比表面积的钼和钨等过渡金属的氮化物、碳化物作为催化剂或催化剂载体

最近引起人们的关注[89-911，其与金属硫化物的晶体结构如图1．12所示【92】：

(a) (b) (c)

爨廖嗡
M02C

o—Mo．●一C

M02N

o．M“●一N

MoS2

母-S．O-Mo

图1—12．M02C、M02N和MoS2的晶体结构

Fig．1一12．Crystallographic structure ofM02C、M02N and MoS2

与绝缘的层状MoS2相比，金属碳或氮化物属于填隙合金。M02C和M02N分

别具有六方密堆积和体心立方晶体结构特点。较小的非金属原子(碳、氮等)引

入金属晶格，容易引起金属原子间距增大和母体晶格扩张，使合金化合物具备类

似贵金属的催化性能。在催化剂制备过程中晶体中的碳或氮空位可以被氧弥补，

生成金属的碳氧化物、氮氧化物和碳氮氧化物。Miga提出MoOnNy的结构模型【93】，

如图1．13所示。

Acidic site

图l一13 MoO。Ny的结构模型

Fig．1-13 Structural model ofMoOxNy
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由此可以推断，芳烃分子能够吸附在酸性位、金属和双功能位上，而氢则在

金属或双功能位吸附活化后与吸附的芳烃进行加氢反应。

1．6金属催化剂的硫中毒

金属催化剂的硫中毒一直是催化领域中未解决的问题之一。催化剂的中毒不

但造成其自身使用寿命的降低，同时降低产品质量。随社会工业化程度的不断发

展，催化剂的硫中毒日益受到人们的重视。

对于金属一硫之间的成键，由于硫的电负性比氧低，所以与金属氧化物相比，

金属硫化物更趋于生成共价化合物。过渡金属硫化物多是非化学计量化合物同时

存在许多稳定的相，因此随原料硫化物浓度不同，可以形成表面硫化物或体相硫

化物【9“。对体相金属硫化物的热力学性质的研究发现，常见的具有催化活性的金

属，如Pt，Ni，Ru，Rh，Ag，Fe，co和tr，具有较低的金属体楣化合物形成自由能，

这意味着需要较高H2S浓度来维持其金属体相硫化物的存在。在反应条件下绝大

多数金属对硫毒物非常敏感，例如McCarty等[95,96]发现，在镶催化剂上，在loo～

600。C温度区间，极低的H2S分压(1～10 ppb)范围内，硫即能达到对金属表面的

半单层覆盖，充分表明克服硫中毒的难度之大。

Oudar的研究发现研l，硫优先吸附在金属表面配位数低的位置，如晶面的边，

角及台阶处。另外，硫在催化剂表面的吸附存在可逆性，在773K氢气氛下H2S

在纯A1203上的吸附完全可逆，同样条件Pt／A1203上H2S的快速脱附量只占--,J,

部分，这在其它金属及双金属上也有类似发现梆,991。

鉴于金属的电子性能对硫的吸附强度的重要影响，Barbier等【】00】用金属和硫

之间电子亲合势的差异解释了硫在贵金属上的吸附行为。较小亲合势差异使金属

一硫之间倾向于形成共价键，比如Pt．s(电子亲合势分别为2．12和2．08eV)，较大

差异导致极性键的形成，如Ir-S(电子亲合势分别为1．6eV和2．08eV)。所以较低

电子亲合势的金属更易吸附作为电子受体的硫。通过增加金属的电子亲合势可以

降低“不可逆”硫的覆盖率，从而改进催化剂的抗硫中毒性质，比如在酸性沸石

上高度分散的铂由于其电子缺失性而具有较好的抗硫性【l⋯】。

在较高的温度和氢分压下，硫在金属表面的吸附为一动态过程。含硫的有机

化合物先在金属表面发生氢解，继而解离吸附，使金属位毒化。金属活性位硫中

毒的反应方程式可以表述如下：

H2S+M———+MoS+H2

其中M表示金属位，M-S表示硫毒化的金属位。
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由于硫在金属表面的吸附为强放热反应，较高的温度和氢压有利于硫的脱附。

受金属硫化物稳定性限制，一般中毒金属位的硫很难完全除去。

硫在金属表面的化学吸附所导致的后果可以分为：①阻碍反应分子接近活性

位(几何效应)②形成金属一硫键，改变金属位的电子特性(电子效应)两方面。

关于硫中毒的机理研究，也可以归结于几何效应和电子效应两方面加以解释。

Mcviker等【I。2]考察了噻吩对Pt／KL己烷芳构化催化剂的影响，硫浓度在50～200

ppb范围，硫加速Pt颗粒在沸石孔I：1的聚集长大，而金属位的电子特征未发生变

化，认为催化剂的活性降低主要是位阻效应引起。Chang等【1”J研究了四氢萘加

氢过程中Y．A1203负载铂催化剂的硫中毒情形，发现硫的吸附可以导致表面硫化

物或体相硫化物的生成，吸附在金属一载体界面位上的硫能够降低金属和载体间

相互作用致使金属颗粒聚集，而吸附在金属位上的硫容易形成强流动性且无催化

活性的硫化铂，两方面原因造成催化剂失活。同时对硫中毒催化剂的CO吸附

FT-IR光谱研究表明，催化剂硫化后，金属颗粒的电子密度降低，所以金属电子

性质的改变也是催化剂中毒的重要原因之一Il”J。

1．7工业上石油馏分的加氮

近年来世界上许多国家和地区均在致力于开发合适的催化剂和操作过程以实

现柴油馏分清洁和燃烧高效的目的。当前工业界仍主要采用传统的加氢精制催化

剂来达到芳烃饱和的要求，AkzoIlos]、IFPll吲、Sinopee[1071等石油公司对此己开

发了相对成熟的技术。但是相对苛刻的操作条件(高氢压、高温、低空遽)限制

了该方法很难生产出高规格的柴油。因而高加氢活性的贵金属催化剂的使用是大

势所趋，相应的工艺过程和催化剂体系应运而生。

与单纯使用金属硫化物催化剂的一段工艺过程比较，两段法，即，第一段先

用金属硫化物催化剂脱除其中的硫、氮杂质到尽可能低的水平，再在第二段选用

高活性的贵金属催化剂，显现出诱人的潜力。针对此工艺，世界各大石油公司，

壳牌11081、IFPB09]、HaIdor_Topsoe【1lo】、Criterion／ABB Lummus[⋯，⋯]、Al(zo【1㈣和

UOP[”4]等均开发了各具特色的催化技术并相继应用于油品处理之中。
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图1-12．采用Criterion／Lummus催化加氢精制反应器技术的SynSat／Synshift工艺过程
(中间除去副产气体，如H2s、NH3等，兼具逆流操作)【83】

Fig．1．一12．SynSat／SynShift process with Critedon／Lummus catalytic hydrotreating reactor

technology，with intermediate by-product gas removal and counter-current gas—flow．

图l—12为SynSat工艺过程的简化流程图，该工艺被认为是综合催化和反应

器工程的一项革新技术⋯I,l幢1。它在同一反应器中使用数种不同的催化剂床层，

附加中间阶段副产气体(如H2s等)的去除和可供选择的逆流操作，逆流操作的

一个好处在于可以进一步降低H2S的含量。图中的A、B为金属硫化物催化剂，

比如Ni-Mo硫化物，而催化剂C为贵金属催化剂。除SynSat之外，

Criterion／Lummus公司还开发了生产高质柴油的SynShift工艺ll”J，该方法不仅可

以除掉油品种的杂原子化合物，而且可以选择性的开环，从而生产出高级的轻质

柴油。基于原料来源及产品性质的差异，SynSat／Synshift过程的典型操作条件为：

反应器压力30～61 atm，温度315～400℃。尽管各个公司的两段操作的具体工

艺有些差别，但是，中间的气提步骤(以除掉杂原子化合物)却是相同的，这被

视为实现深度芳烃饱和目标的最佳选择口“。

1．8结语和展望

芳烃加氢反应作为放热反应，较低的反应温度有利于加氢反应的进行，相比
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而言有机硫化物的氢解可在较高温度下进行，另外硫在金属活性位上的脱除在高

温又是有利的。

欲获得较低硫含量和适度芳烃含量的馏分油，通过选取高活性的硫化物催化

剂和苛刻的工艺条件，采用金属硫化物催化剂可以满足要求。为得到低硫低芳烃

或更为洁净的中间馏分油，则必须采用先在金属硫化物上进行加氢精制，脱除硫

氮杂质，再在抗硫性贵金属催化剂上进行芳烃深度加氢的两段工艺。非晶态合金

加氢催化剂，虽具有优良的加氢性能但抗硫性有限，目前尚未有其工业化报道。

金属碳或氮化物较为适用于加氢精制场合，加氯能力有限，现今仍处于研发阶段。

可以相信，随着人们对反应条件下催化剂表面活性位的本质、不同反应物种

的吸附机制和反应机理等方面的透彻理解。研究和开发出适用于不同反应体系的

芳烃加氢催化剂必将在不远的将来顺利实现。

1．9本文的研究内容

Y型沸石负载双贵金属Pd—Pt催化剂在硫存在的情况下已表现出较好的芳烃

加氢活性及稳定性，但其它载体，如Beta沸石、介孔MCM．41等未获得充分研

究。硫存在下贵金属芳烃加氢催化剂的性质及反应机理等仍需较明确的认知。因

而深入理解硫存在下芳烃加氢催化剂及相关载体的性质对于设计新的高效抗硫

性芳烃加氢催化剂具有很大的现实意义。结合以上分析和相关的文献内容，我们

确定了本文的以下研究方向：

I， 从热力学角度分析加氢过程中不同烃类物种，尤其是不同芳烃的反应特征及

其影响因素。

II．考察各种硅铝比的Beta沸石负载钯催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能，从催

化剂性质和加氢反应角度阐述了不同催化活性的成因，并考察了催化剂的失

活，对其失活机理给出合理的解释。

Iu．考察稀土改性对USY负载钯催化剂在硫存在下的芳烃加氢的影响，并基于

密度泛函理论对催化剂的活性改善原因作出解释。

IV．考察第二金属(Ti、Cr及Mn)改性对USY负载钯催化剂的抗硫性能的影

响；同时比较不同载体，USY、Si(A1)一MCM．41及ASA在硫存在下的芳烃加

氢活性的差异。
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第二章芳烃加氢反应的热力学分析

摘要

本章考察了油品芳烃加氢饱和过程中涉及的主要反应的的热力学行为，探讨

了不同类型芳烃加氢反应的可行性。对典型的芳烃加氢反应进行了讨论，利用三

维视图方法考虑了温度、氢／烃比等因素对芳烃加氢反应转化率的影响。

2．1引言

所有化学反应都遵循热力学规律，受化学平衡的限制。通过反应热力学的研

究可以预测化学反应进行的趋势、平衡含量及反应进行的较佳操作条件，还可以

为动力学分析提供必要信息【115]。对于催化反应而言，通过分析反应的热力学因

素，能够找出现有催化体系与理想体系之间的差距，为催化剂的设计和改进提供

参考依据，进而为研究工作的深入开展提供有益的理论指导，同时可以避免工作

的盲目性及提高工作的效率。

对于不同的燃油，芳烃分子所起作用不同，如汽油中的芳烃可以显著提高辛

烷值，有利于其充分燃烧；相反柴油中的芳烃降低十六烷值，导致其燃烧效率下

降。从环保角度考虑，油品中的芳烃及其衍生物是有害的化学品，长期接触可导

致人体癌变和血液功能紊乱等，当未完全燃烧的芳烃释放到大气中会促使空气中

颗粒物的增加及环境质量的恶化。表2-1和表2-2分别是汽油和柴油中烃类的辛

烷值和十六烷值。

表2-1．汽油中一些烃类的辛烷值[116】

Table 2-1 OctaneNumber(RON)of SOITIe hydrocarbonsingasoline
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表2-2，柴油中一些烃类的十六烷值⋯7]

Table 2-2 Cetane number(CN)of some hydrocarbons in diesel fuel

由表2．1可以发现，正构烷烃的辛烷值最低，支链烷烃及环烷烃的辛烷值较

高，而芳烃类化合物(苯、甲苯和二甲苯)辛烷值最高：汽油原料中芳烃的加氢

虽然降低汽油辛烷值，但可以通过异构化反应或者添加少量甲基叔丁醚(MTBE)

等含氧化合物使辛烷值得以维持。由表2-2可以看出，对于柴油馏分，其中的正

构长链烷烃十六烷值最高；而芳烃的十六烷值较低，通过加氢或选择性开环可以

使其十六烷值增高。对于芳烃加氢的动力学等方面的实验研究已有较多的文献报

道，但对该过程中相关反应的热力学研究较少[I,12-321。本部分比较了芳烃加氢过

程中典型反应的热力学性质并对反应进行的较佳操作空间进行了预测。

2．2烃类加氢的热力学计算依据

本章涉及的化学平衡和热力学参数的计算均采用Outokumpu HSC 4．o【“81进

行。所有反应组分均以气相处理，物质的量以mol为单位。HSC热化学数据库

包含15000种以上化合物的焓(H)、墒(s)和热容(c)数据，为研究不同变量对平

衡状态下特定化学体系的影响提供了很大便利。

对于某一化学反应而言

(讲+6曰+⋯营cC+dD+⋯

反应的焓、墒和吉布斯自由能变化及相应的平衡常数分别由下式计算：

△日，三∑矿，H，(Products)一∑yfⅣI(Reactanis)

=(c×日c+d×HD+⋯)一(口xH』+6XH日+⋯) (2-1)

AS，i∑矿。S，(Products)一∑V，S，(ReGCtants)

=(c×Sc+dXS。+⋯)一(axS^+b×S8+⋯) (2_2)

AG，i∑ViG，(Products)一∑∥，G，(Re‘1Ctants)

=(c×Gc+d×GD+⋯)一(dxGH+b×G8+⋯) (2—3)
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世=嫌·。∥％跚B。，
其中a、b、C、¨．为反应中组分A、B、C、⋯的计量系数，v为反应中某组

分的计量系数(a，b，C，⋯)，【A】、【B】、【C】⋯．为组分A、B、C、⋯的活度
或分压，R是气体常数(1．987cal／(K·m01)或8．314J／(K·t001)，T是反应的温度，K。

对于上述反应，当△G，<0，K>1时，反应有自发向右进行的趋势。反应过

程中所有物种按气相处理。

2．3加氨精制与芳烃饱和的比较

在加氢处理过程中，存在的主要反应组分有古硫有机物、含氮有机物和芳烃

等。不同化合物的反应趋势不同，相关的热力学数据可以对此作出合理的判断。

r

图2-1不同烃类加氢过程中的logK。随温度的变化
Fig．2-1 DependenceoflogKpontemperatUreforhydrogenationofvarioushydrocarbons

表2．3不同烃类加氢处理的反应热和Gibbs自由能

Table 2-3 Reaction heat and Gibbs free energy ofvarious hydrocarbons hydrogenation

Reaction heat Reaction Gibbs free energy change

Reaction system ／kJ·mo!’‘ ／kJ·mol‘1

200[j 300 C‘400 P 200￡j 300 Cj 400(j
—：》’：—————————————————————————————————————————————————————————————————————。——————————————————一一L。』⋯’⋯’+”．343．3．348．0．351．8．143．2—100．4 ．56．9

k一’“8一””一271．6．276．0—279．7．125，2 —93．8 ．61．7

0⋯-一0 —2t5．4．218．7．220．6 ．31．7 7．5 47．1

以毗啶加氢脱氮(氢／吡啶比5：1)为正戊烷和氨、噻吩加氢脱硫(氢／噻吩

比4：1)为正丁烷和硫化氢及苯加氢(氢，苯比3：1)为环己烷为例，来说明加

氢处理过程中不同化合物的加氢趋势差异。三种化合物加氢反应中IogK。随温度
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的变化关系如图2-1所示，表2．1为不同温度时的反应热和自由能变化。

由图2-1可以发现，在100～800℃整个区间内，吡啶加氢脱氮和噻盼脱硫的

平衡常数较苯加氢饱和大的多。这表明杂环芳烃化合物的氢解较芳烃加氢容易进

行，也反映出在加氢精制条件下芳烃加氢的程度是有限的。由图还可以发现，随

着反应温度的升高，平衡常数呈递减的趋势，说明这些反应在较低的温度下更容

易进行。

由反应热数据可以发现，在200～400℃范围，三个反应均属放热反应，因而

低温有利于反应的进行；从反应Gibbs自由能变化数据可知，吡啶和噻吩氢解反

应在该温度区间均小于零，而对苯而言300℃以上自由能变化大于零，反应将不

能自发进行。上述三个反应的变化趋势预示了在芳烃加氢反应过程中，欲想达到

深度的芳烃加氢，可将其中的有机硫、氮化合物降低到尽可能低的程度，从而有

利于芳烃加氯反应的顺利进行，而且低温对于反应的进行是有利的。同时也说明

采用两段加氢工艺是芳烃深度加氢的合理选择。

2．4不同芳烃加氢反应的计算结果和讨论

2．4．1苯加氢

2．4．1．1苯加氢和环已烷异构化的比较

对于苯加氢而言，主要目的是获得环己烷和甲基环戊烷而不是开环及裂化的

次级产物，故此需要控制合适的反应条件。苯加氢过程中发生的主要反应如下：

@一t—O—d
苯加氢为环己烷(氢／烃比为3：1)、环己烷开环为正己烷(氢／烃比为1：1)

及环己烷异构化为甲基环戊烷的logK。与反应温度的关系及相应的反应热和

Gibbs自由能变化分别如图2-2和表2-4所示。

Y‘

g
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图2-2苯加氨过程中的logK。随温度的变化
Fig．2-2 Dependence of logKp on temperature for benzene hydrogenation

表2—4苯加氢过程中的反应热和Gibbs自由能差

．T．．．．a．．．．b．．．．1．．e．．．．．2．．．．．-．．4．．．．．．R．．．．．．e．．．a．．．．c．．．t．．．i．．o．．．。n．．．．．．h．．．e．．．at and．．．．．．G。—i—b—bs fre—e—energy change for benzene hydrogenation

Reaction heat

Reaction system ／kJ·mol’1

Reaction Gibbs free energy change

／kJ·molll

200℃300℃400℃ 200℃ 300℃400℃

U—U ．215．4．218．7．220．6—31．7 7．5 47．1

U一”．43．4．43．9．45．0—25．3 —21．4 —17．4

0一d 14．8 14．6 14．6 —5．3 ．9．5 ．13．7

由图2-2可以发现，对于苯加氢生成环己烷而言，反应平衡常数随着温度的

升高而逐渐下降，而温度对环己烷异构化及其开环的影响很小(其中，异构化平

衡常数随温度升高轻微上升，而开环则降低)，这表明温度升高对苯加氢反应不

利但对环己烷异构化及开环稍微有利。从表2．4看出，加氢和开环是放热的，而

异构化属吸热反应，苯加氢的Gibbs自由能变化随温度的升高逐渐由负变正，开

环反应的自由能变化亦降低，但始终为负，但环己烷异构化则逐渐变负，说明较

高的温度对开环和异构化反应是有利的，而开环稍稍占优。当然，开环及异构化

反应还受催化剂的影响，如酸性载体负载金属催化剂上异构化的程度较为明显，

而非酸性的金属负载催化剂上开环的趋势较大。

2．4．1．2温度和氯，烃比对苯平衡转化率的影响

下面以苯加氢生成环己烷为例说明不同压力下温度和氢／烃比对苯转化率的

影响。在1 bar和40 bar下苯加氢过程中苯平衡转化率随温度和氢／烃比的变化关

系如图2—3和图2-4所示(图中等温线上标注数字为对应芳烃组分的平衡转化率

值，下同)。
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图2-3温度和氢烃摩尔比对苯加氢平衡转化率的影响(1 bar)
Fig．2-3 Dependence of equilibrium conversion of benzene ON

temperature and molar H2／HC for benzene hydrogenation under 1 bar

图2-4温度和摩尔氢1烃比对苯加氢平衡转化率的影响(40 bar)

Fig．2-4 Dependence ofequilibrium conversion ofbenzeneon

temperature and molar H2／HC for benzene hydrogenation under 40 bar

由图2．3的响应面及其在x—Y平面的等高图可以发现，在温度小于200℃、

氢烃摩尔比大于3的区间范围，苯平衡转化率在90％以上，而后随温度的逐渐

增高苯的转化率呈递减趋势。当氢／烃比小于3时，由于氢量的不足，苯的转化

率有较大程度的降低。总体而言，较低的反应温度和较高的氢，烃比有利于苯加

氢反应的进行。

图2．4为压力40 bar时苯平衡转化率随反应温度和氢烃摩尔比的变化趋势。

此时有利于苯加氢的操作空间更宽，在温度小于300℃、氢，烃比大于3的操作

范围苯平衡转化率大于95％。对比图2-3和图2-4，可以看出，温度、压力和氢

，烃比对加氢反应均有很大影响，相对而言，增压对苯加氢反应的进行更为有利，

其次是温度的影响，而氢烃摩尔比维持在3及以上水平即可满足要求。

2．4．2四氢萘加氢

2．4．2．1四氢萘加氢和开环的比较

四氢萘加氢反应的主要产物为十氢萘(包括反式和顺式两种异构体)，当使

用强酸性载体负载金属催化剂时还会有较多的异构化及开环产物，如甲基茚满、

丁基环己烷和丁苯等的生成。该过程中几个典型反应，四氢萘加氢成反顺十氢萘、

顺式十氢萘加氢开环成丁基环己烷和四氢萘加氢开环成丁苯(其对应氢／烃比分
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别为3：1、3：1、1：1、3：1)，其反应趋势及相关的反应热和Gibbs自由能变

化如图2-5和表2．5所示。

由图2-5可以明显地发现，生成反、顺十氢萘的平衡常数有类似的变化行为，

而且前者的平衡常数较大，这与反式产物具有较大的热力学稳定性有关。相比而

言，四氢萘及顺式十氢萘的开环反应受温度的影响较小，随温度增加，平衡常数

的降低程度很小，而且后者的平衡常数较大，说明十氢萘的开环容易进行，这与

实际反应中的情况是～致的【119l。从表2-5数据看出，加氢相对于开环有较大的

放热，随温度升高加氢反应的Gibbs自由能变化迅速由负变正，开环亦由负变正

但变化幅度较小。因而在较高的温度下开环反应的发生几率增大，且两环均饱和

的芳烃较单环饱和芳烃更易开环。

Temperature f oC

图2-5四氢萘加氢过程中的logKp随温度的变化

Fig．2-5 Dependence oflogKpon temperature for tetralin hydrogenation

袁2-5四氢萘加氢过程中的反应热和Gibbs自由能变化

Table 2-5 Reaction heat and Gibbs free energy for tetralin hydrogenation

Reaction heat Reaction Gibbs free energy change

Reaction system ，kJGroG|“ ，kJ·tool’

200℃300℃400℃ 200℃ 300℃400℃

⋯⋯天X⋯一；斗i⋯一⋯——⋯～⋯一——一～⋯一⋯⋯⋯一⋯⋯⋯一⋯一一⋯⋯一一⋯、⋯⋯UJ”‘一UJ 一219．9 ．224．1 ，226．8 ．22．7 19．4 62．2

，小／＼，、士气

oJJ”一ⅥJ 一206 5—210．7．213．4 —10．8 31，0 73．3

∞m—Cr一．40．6．41+7．42．7 ．9．5 -2．8 4．0

oH”’一U 一30．0 —30．0 ．30．4 —9．0 -4．6 —0．1
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2．4．2．2温度和氢，烃比对四氢萘加氢的影响

四氢萘与苯类似，属于单环芳烃，因而较难加氢。它是萘加氢的中间产物，

属于氢给体化台物[120](如广泛用于煤的液化)，因而在其加氢过程中既能形成十

氢萘，也会脱氢成萘。这里就反应温度、压力及氢／烃比对四氢萘加氢的影响作

出探讨，其中反应起始组分为四氢萘和氢，反应平衡体系中的烃类组分包括萘、

四氢萘和十氢萘顺反异构体四种。四氢萘加氢过程中主要的反应方程式如下所

不：

∞一cbI ；

∞一∞Ⅷz
系统压力为I bar和40 bar时四氢萘平衡转化率随温度及氢／烃比的变化情况

分别见图2．6和图2—7。

由图2-6可以看到响应面近似余弦曲线，在250℃附近有一明显波谷形成；

而相应等高线随温度升高逐渐平直。具体而言，温度小于200℃、氢／烃比大于3

的操作范围，四氢蔡有较好的加氢趋势，四氢萘的转化率在95％以上，生成的

产物主要是反式的十氢萘。温度小于200℃，但氢，烃比小于3时，随氢／烃比降

低四氢萘的转化率降低。在250℃附近，四氢萘的转化奉最低，约在60％左右，

这时加氢反应趋势明显降低，而脱氢倾向趋于显著。当温度超过250℃时，随温

度的增大，四氢蔡转化率亦呈增加趋势，这归因于四氢萘脱氢成萘反应的进行，

该反应不受氢／烃比的影响，在325℃以上温度，四氢萘的脱氢转化率在95％以

匕。
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图2-6温度和摩尔氢／烃比对四氢萘加氢平衡转化率的影响(1 bar)

Fig．2-6 Dependence ofequilibrium conversion oftetralinon

tempermule and molar H2／HC for letralin hydrogenation under 1 bar

当反应体系的压力增加至40 bar时(图2。7所示)，在100～400℃范围内，

响应面曲线上不再有波谷产生。四氢萘95％以上转化率的操作区间变宽到300℃

以下、氢／烃比大于3的范围。当温度大于350℃以上时，四氢萘的转化率明显

降低，同时氢／烃比的影响逐渐变缓。与1 bar时四氢萘的转化类似，氢／烃比小于

3不利于反应进行。

总体而言，较低的温度和较高的氢，烃比有利于四氢萘的加氢，而高温和低氢

／烃比对于四氢蔡加氢是不利的。同时，增加体系的压力是促进四氢萘加氢的有

效手段。

图2—7温度和摩尔氢／烃比对四氢萘加氢平衡转化率的影响(40 bar)

Fig．2-7 Dependencezofequilibrium conversion oftetralinon

temperature and molar H2／HC for tetralin hydrogenation under 40 bar

2．4．3萘加氢

萘作为职环化合物，是最简单的多环芳烃，具有较单环芳烃更大的芳香性，

但平均每环共振能较低，所以易于加氢【12lj，其主要的加氢产物为四氢萘及十氢

萘等。本部分考察温度、压力及氢／烃比对萘加氢过程中萘转化率及产物平衡含

量的影响。反应的起始组分为萘和氢，而平衡体系中的烃类组分包括萘、四氢萘

及十氢萘的两个顺反异构体。萘加氢反应所涉及的主要反应方程式如下所示：

∞仙一∞∞一z一∞
∞帆一∞∞一∞
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图2-8温度和摩尔氢／烃比对萘加氢平衡转化率的影响n bar)
Fig．2-8 Dependence ofequilibrium convemion ofnaphthalene on

temperature and molar H2／HC for naphthalene hydrogenation under 1 bar

图2-9温度和摩尔氢，烃比对蔡加氢平衡转化率的影响(40 bar)

Fig．2-9 Dependence ofequilibritun conversion ofnaphthaleneon

temperature and molar H2／HC for naphthalene hydrogenation under 40 bar
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图2-10氢／烃比6：1时温度及压力变化对萘加氢过程中不同烃类平衡含量的影响

(a)萘；Co)反式十氢萘；(c)顺式十氢萘；(d)四氢萘．
Fig．2-10 Dependence ofequilibrium content ofvarious hydrocarbons on temperature

and pressure for naphthalene hydrogenation at H2／HC 6：1．

(a)naphthalene：(b)trans-decalim(c)cis—decalin：(d)tetralin．
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图2-8和图2-9分别为系统压力1 bar和40 bar时萘加氢过程中萘平衡转化率

随温度及氢／烃比的变化情况。面氢／萘比为6：1时不同烃类萘、反式十氢萘、顺

式十氢萘和四氢萘的平衡含量随温度及压力的变化情况如图2．10(a)、(b)、(c)、

(d)所示。

从图2-8可以发现，压力I bar、温度200℃以下、氢／烃比大于5时，萘具有

较高的转化率(在95％以上)。而后随体系温度的上升，转化率快速降低，温度

300℃咀上萘的转化率低于15％。由图2-9可以看出，压力40 bar时，维持氢／

烃比不变，95％萘转化率的操作温度在350℃以下范围，较l bar时的操作温度

提高150℃；在40 bar，400℃以下操作区间，氢／烃比的不足成为制约萘加氢转

化的主要因素。

在图2．10中可以明显看出，低温及高压条件下萘的平衡含量较低，同时反式

十氢萘所占比例很大；而顺式十氢萘及四氡萘的平衡含量变化较为特殊。顺式十

氢萘随温度升高出现波峰，而且压力变大时波峰呈增高趋势，这最可能与反式十

氢萘向其顺式异构体的转化有关，但温度继续升高时十氢萘会发生脱氢反应所以

其平衡含量又降低；四氢萘的平衡含量图上亦有波峰产生，而且在较高温度和低

压下波峰值较大，说明蔡生成四氢萘的反应无须维持很低温和很高压力的苛刻条

件。总起来说，在250℃以下，20 bar以上压力范围，反式十氢萘所占比重较大；

当温度从250℃继续升高，反式十氢萘所占比例迅速降低，而顺式十氢萘及四氢

萘表现出随温度先升后降的复杂变化。不管怎样，提高系统压力是改善高温加氢

的有效途径，同时可以适当降压增温来实现部分芳烃加氢的目的。

2．4．4蒽加氢

多环芳烃较多地存在于柴油馏分中，相比于单环芳烃有较强致癌性，从改善

油品质量和环保角度考虑都应该对其进行处理。其加氢反应较为复杂，既可以部

分或完全加氢，也可能发生不同程度的异构化和开环，这里主要考虑不同程度加

氢反应的情况。

对于蒽加氢反应，其加氢过程中所涉及的主要加氢反应的方程式表示如下：

o，3∞n‘咤州”?““。峭

僦一，一咖
(1，2—3,4，5,6-7，8。Octa_2jydroaan“⋯日∽+啦一觚
㈨(1-D．i％yd”p“““日

PHA：tm盱srn一仃ans干e^Hdm蚰岫lce嘴．0H^=】，2,3．4,5．6,7．}oct由dm阱m⋯．1H^：1，2．3一ITeh讪yd⋯m⋯e．DHA：9,10。Dihydroamhracene
其中PHA、OHA、THA和DHA分别代表全氢葸、八氢葸、四氢葸和二氢葸。

葸加氢分别生成PHA、OHA、THA和DHA(其起始氢／烃比分别是7：1、4：
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力分别为1 bar和40 bar时温度及氢／烃比对葸平衡转化率影响如图2．12和2．14

所示，而压力及氢，烃比固定时的蒽平衡转化率及相应产物的百分组成如图2一13，

2-15和2-16所示。

图2—12温度和氢，烃比对葱加氢平衡转化率的影响(1 bar)

Fig．2-12 Dependence ofequilibrium conversion ofanthracene on

temperature and molar H2／HC for anthracene hydrogenation under 1 bar
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图2—13 lbar及氢，烃比6：1时温度对蒽平衡转化率及不同产物百分组成的影响

Fig．2—13．Dependence ofequilibriumconversionofanthraceneandpercent composition
of

different products Oll temperature for anthracene hydrogenation at 1 bar and H2／HC 6：1．
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图2—14温度和摩尔氢／烃比对葸加氢平衡转化率的影响(40 bar)
Fig．2-14 Dependence ofequilibrium conversion ofanthraceneon

temperature and molar H2／HC for anthracene hydrogenation under 40 bar

Temperature／oC

图2．15 40 bar及氢／烃比3：1时温度对蒽平衡转化率及不同产物百分组成的影响

Fig．2-15 Dependence ofequilibrium conversion ofanthraceneand percent composition of

different products on temperature for anthracene hydrogenation at 40 bar and H2／HC3：1．
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图2．16 40 bar及氢^弪比6：1时温度对葸平衡转化率及不同产物百分组成的影响

Fig．2-16 Dependence Ofequilibrium conversion ofanthraceneand percent composkion of

different products on temperature for anthracene hydrogenation at 40 bar and HdHC 6：1．

由图2-13看到，在1 bar时，当温度低于250℃以下，氢，烃比大于4操作范

围，蒽转化率可以维持在95％以上水平，与萘加氢比较，蒽加氢相对容易(对

比图2-8和图2—13)。从图2．14发现，随温度升高，产物所占的比例由高到低依

次是：全氢蒽>八氢葸>四氢蒽>二氢葸

的结论是一致的。从图2一15可以看到，

这与较低温度下更有利于芳烃深度加氢

在40 bar的较高压力下，制约葸转化的

主要因素是原料中的氢／烃比，较低的氢／烃比意味着氢量不足，不能实现完全加

氢，而温度的影响很小；图中等高线上250～300℃范围波折线主要与部分加氢

产物选择性的变化相关。由图2一16看出，氢／烃比为3时，萘主要以部分加氢为

主，主要产物为八氢蒽，其次是四氢蒽和二氢蒽。由图2—17不难发现，在40 bar、

氢／烃比6时蒽可以维持95％以上转化率，生成的主要产物是十氢葸和八氢蒽。

2．5小结

通过加氢精制中相关烃类的加氢比较和各种芳烃加氢反应的热力学分析，可

以得出以下几点结论：

(1)相比于杂环的硫、氮化合物而言，芳烃化合物的反应性较低，因此在芳烃

加氢前尽可能地脱除这些杂质是极为必要的。

辞、∞l。jp0矗芒墅磐Ip芑∞导芒8毒正
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(2)对于苯加氢而言，异构化受化学平衡影响很小且随温度升高其平衡常数轻

微增大，因而可以通过适当提高温度改善异构化产物选择性。 同时提高体系压

力可以大大改善苯加氢的高温转化率。

(3)四氢萘的低温加氢产物主要为反式十氢萘，较高反应温度对开环反应有

利，且环烷烃较芳烃易于开环。高温时四氢萘的较高转化率源于脱氢反应的进行。

(4)相比于四氢萘而言，萘加氢反应易于进行， 高压时氢／烃比不足显著降低

萘转化率。

(5)对葸加氢反应而言，低温对完全加氢有利，但随温度升高，部分加氢变得

明显，不同产物选择性随温度升高而变大的顺序依次为全氢蒽、八氢蒽、四氢蒽

和二氯蒽。

总体而言，硫、氮杂环化合物对芳烃加氢是有害的。较低的反应温度和较高

氢压有利于芳烃加氢的完全进行。氢量的不足对芳烃的加氢是不利的。适当提高

反应温度将有利于异构化或开环反应的进行。
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第三章硫存在下Beta沸石负载钯催化剂的

芳烃加氢性能及其失活研究

摘要

采用等体积浸渍和离子交换方法，剁备了系列H．Beta沸石负载钯催化女-l，并

用x一射线衍射，N2物理吸附和氨程序升温脱附进行了表征。同时在固定床反应

器上考察了不同催化剂在硫府在下的芳烃加氢性能。实验结果表明，钯催化剂的

催化性能与催化荆制备方法及沸石硅铝比有较大关联。对Pd／Beta25而言，离子交

换(简称IE)催化剂的加氢活性高于相应等体积浸渍(简称1wi)样品。对于所有离子

交换催化剂，Pd／Beta80(IE)在整个反应期间催化活性及抗硫性最好。尽管

Pd／Beta25(IE)的初始转化率很高，但失活最快，8 h降到10％水平；Pd／Beta60(IE)

上初始转化率为60％，8 h后为16％；而Beta80负载催化刺最为稳定，初始和8 h

后转化率分别为75％和55％。Pd／Beta80(IE)催化剂的优艮催化活性可以归结为催

化剂中适宜酸量和较高比倒中强及强酸性中心的存在，尤其中强酸比侧较高，同

时该催化剂上较多介孔的存在也是影响催化性质的因素之一。此外，少量y-A1203

的添加可以改善催化荆的催化活性。同时采用TG-DTA和GC-MS等考察了离子交

换的Beta沸石负载钯催化剂的失活特性，并对四氢萘加氢过程中的失活机理进行

了探讨。

3．1引言

随着环保法规的日趋严格以及对油品改质任务的不断重视，燃油脱芳的工作

面临新的机遇和挑战{1．2】。传统的金属硫化物催化剂，主要应用于加氢精制，脱

除油品中的硫、氮化台物，不能实现芳烃的深度饱和：在两段加氢工艺中，第二

段采用高活性的贵金属催化剂，在柴油深度脱芳方面显示出良好的发展前景

1122,123]。为改善贵金属催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能，目前采取的主要解决

方案有两种：～是使用酸性的沸石作载体，二是刹用双贵金属，比如Pd—Pt体系。

多数研究者认为，酸性沸石载体对抗硫性的改善源于载体对金属活性中心的电子

效应，使金属颗粒或原子处于电子缺失状态，这可以减弱金属一硫之间的成键，

从而提高催化剂的抗硫能力；同时与金属位毗邻的酸性中心上由于能够接受溢流

氢，对加氢亦有促进作用【”4m“。对于双金属Pt—Pd催化剂，许多研究者认为二者
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能够形成表面富钯的合金粒子[127,128】，由于两种贵金属均具有较高加氢活性，二

者形成的舍金存在某种协同效应，能够改善催化性能，但大量贵金属的采用将导

致催化剂的费用提高，不利于其广泛使用。

Beta沸石早在1967年由Mobil公司的Wadlinger等人首先合成il”】，但由于对其

结构认识极为不足以及随后ZSM．5沸石的合成及成功应用，长期未能引起研究者

的足够重视。直到1988年研究者才发现Beta沸石是A型、B型和C型三种原型结构

堆积的具有堆垛层错结构的共生体1130-132]，其特有的三维结构的成功揭示，重新

引起人们的广泛兴趣。Beta沸石具有三维十二元环交叉孔系，示意图见3—1所示

[J331，a一、b-轴方向具有相互垂直的直孔道，横截面积均为0．76×0．64 m2，平行
于c．轴的正弦孔道的横截面积为0．55×O．55 nm2，其良好的热和水热稳定性、可

调变的酸性及疏水性使其在催化中具有良好的应用前景。Beta沸石在加氢异构

化、烷基化方面已显示出优良的催化性能，而在芳烃加氢方面的应用研究鲜有报

导[48,134-1381。本文表征TBeta沸石负载钯催化剂的各种相关性质并考察了其在硫

存在下的芳烃加氢反应活性，对制约该催化剂体系活性的各种因素进行了分析讨

论。同时考察了催化剂失活特性，提出了四氢蔡加氢过程中可能的失活机理。

图3—1．Beta沸石孔道体系示意图【m1

Fig．3-1 Schematic presentation ofthe channel system ofBeta zeolite
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3．2实验部分

3．2．1催化剂制备

催化剂制备用到的原料来源和规格如表3．1所示。

表3-1．催化剂制备所用试剂规格及来源

Table 3-1 Purity and SOklrce of chemical reagents for catalyst preparation

Beta系列沸石粉末(氢型)由南开大学催化剂厂提供，使用前于550℃马弗

炉中静态空气气氛下煅烧12 h以除去模板剂及吸附杂质；沸石负载贵金属催化剂

采用离子交换和等体积浸溃法制备。离子交换的制备过程为：先将沸石浆液(其

固液比为：1 g／100m1)于80～90℃加热4 h，降至室温，用稀氨水调其pH到7～8

范围，然后缓慢滴加适量的0．01 mol／l Pd(NH3)4C12溶液，加完后继续在室温下搅

拌24 h，洗涤、过滤并除掉氯离子(用稀硝酸银检测)，1 10℃干燥，350℃高

速氧气流下煅烧2 h(其中，氧气流速300ml／(min·g催化剂)，升温速率0．8。C／min)，

储于干燥器中备用。等体积浸渍法制备过程为：将适量的金属钯氨盐溶液缓慢滴

加到沸石上，适当搅拌，于室温放置4 h，110℃干燥，煅烧条件同上。下文中

分别用IE和IM表示催化剂由离子交换和浸渍法制成。负载催化剂经王水溶解，

用原子吸收光谱分析检测，发现催化剂中钯负载量约为0．7 wt％左右。稀释剂的

添加：将等质量的沸石负载催化剂和Y—A1203粉末混合均匀，加入适量水中并添

加少许稀硝酸，60℃下搅拌6～7h，经水份蒸发、110℃干燥、氧气氛下煅烧(条

件同前)，储于干燥器中备用。

3．2．2催化剂的活性评价

3．2．2．1模型反应中所用原料规格及来源
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表3-2四氢萘加氢过程中的原料规格及来源

Fig．3-2．Purity and soHrce of raw materials for tetralin hydrogenation

3．2．2．2活性评价条件

加氢反应在连续流动固定床反应器上进行，反应装置流程图见图3．2所示。其

中不锈钢反应管内径为8 mm，长度300 mm，外衬铜套保温；催化剂用量200

mg(煅烧的催化剂粉末经压片、粉碎、筛取40～60目颗粒)。反应物料为含30wt％

四氢萘的十三烷溶液，其中噻吩含量为263 ppm。反应前，催化剂在60 ml／min氢

气流中350℃还原2 h，然后降温至270℃进行反应。分别用微量柱塞泵和质量

流量计控制物料和氢气流量。反应时，维持氢气／烃摩尔比为5．5，WHSV=16 h～。

流出产物经冰盐浴冷阱冷凝收集。产物用Agilent 4890 D气相色谱仪进行离线分

析(氢火焰检测器，HP一5毛细管柱)。

图3-2连续流动反应装置流程示意图

Fig．3-2 Flow diagram ofcontinuous-flow reaction unit

1．氢气钢瓶；2，12，14．两通阀；3，7．压力表；4．前稳压阀；5．质量流量控制仪；

6，17．截止阀；8．卸压阀；9．不锈钢反应器；10．加热炉；11．程序升温控制仪；

13．取样管；15．液体冷凝系统；16．后稳压阀；18．反应原料器：19．双柱塞微量计
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3．2．3催化剂的分析表征

x射线衍射(XRD)分析采用日本理学公司D／max-2500型粉末X射线衍射仪测

定催化剂的物相结构，CuK。射线(持O．1542 rim)，管电压40 kV，管电流100 mA，

扫描范围50～400。煅烧样品的结晶度以7．80和21．20衍射峰峰强度之和与对应标

样峰强度之和的比值算出，其中用未煅烧的Beta25原粉作标样。

电镜分析煅烧后沸石样品的晶体形貌和颗粒尺寸在PHILIPS XL30扫描电镜上

进行。负载催化剂上金属颗粒形貌及尺寸在JEOL 100CXII透射电镜上进行。

比表面积测定采用ThermoFinnigan 1990低温氮吸附仪测催化剂的表面积，在

77K下用BET方法测定。

TG．DTA热分析沸石样品的热分析在Pyris Diamond TG／DTA6300仪器上进行。

取干燥的沸石样品8～10 mg置于样品池中，于120 ml／min的空气气氛下进行程

序升温热反应，相应的升温范围及速率分别为30～800℃和12。C／rain。负载钯

催化剂的热分析在氧气气氛下进行，其余条件一致。失活催化剂及吸附烃类催化

剂的热分析条件与沸石样品分析条件相同。

氨程序升温脱附(NH3．TPD)催化剂的酸性表征在自建的程序升温反应装置上进

行，实验装置图见图3-3所示。样品装填量150 mg，以纯氮(>99．9％)作载气，

用XMT-300智能程序升温仪控制系统温度，热导池(TCD)检测释出气体。首

先沸石样品在500℃干燥的氮气氛下处理1h，然后降至100℃吸附氨气至饱和：

再用氮气吹扫物理吸附的氨气，待基线平稳后进行氨的程序升温脱附。程序升温

条件为：程升速率；10"C／min，载气流速：40 ml／min，升温范围：100～700℃。

脱

12

图3-3氨程序升温脱附(NH3一TPD)流程示意图

Fig．3-3 Flow diagram ofNH3一TPD

1．干燥管(硅胶+5A分子筛)；2．质量流量控制器：3．热导检测器；4．三通

阀； 5，11．干燥管(碱性干燥剂)；6．控温热电偶；7．测温热电偶：8．程序

升温控制仪：9．加热炉：10，石英反应管；12．数据采集系统：13．尾气吸收器
42
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物料吸附用氮气将不同反应物料(四氢萘、十三烷)载入装有催化剂的反应器

中，于270℃下吸附1 h，其中采用的催化剂为Pd／Beta60(IE)，吸附前催化剂

在350℃原位还原2 h。

GC·MS分析反应后将残留在催化剂样品上的烃类成分用环己烷溶解，并于70～

80℃下超声振荡4 h，蒸发浓缩、收集液体成分。在Agilent GC．MS 6890上进行

气一质分析。毛细管柱为HP．5型。

3．3实验结果与讨论

3．3．1催化剂的相关物性分析

催化剂的一些物性参数及煅烧后Beta沸石的XRD图分别如表3-3和图3-4

所示。

表3-3 Beta沸石的一些物理性质
Table 3-3 Some physical properties ofBeta zeolites

Beta25

Beta60

BetaS0

25

60

80

69．7

93．O

96．7

517．35

524．33

488．79

8

Crystallinity was determined by XRD peak intensity at 2 o values of 7．8。

and 21．20 compared with that ofstandard reference．

b

Specific area was measured at 77K nitrogen adsorption using BET method．

5 'Ⅱ 1 5 2D 25 3a 葛 ●D

28

图3—4不同Beta沸石的XRD图

Fig 3-4 XRD profiles ofdifferent Beta zeolites
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由表3-3及图3-4可以发现，不同硅铝比的Beta沸石煅烧后结晶度明显不同，

与其余两样品比较，Beta25变化尤为显著，这是因为：Beta25沸石原粉在静态

空气气氛下煅烧时，由于孔内包裹的有机胺模板剂及处于阳离子位的TEA+的热

解，容易引起沸石骨架部分脱铝，导致沸石局部结构坍塌，结晶度降低[139】：而

经稀酸脱铝的样品，由于去除了沸石原粉内所含模板剂，同时洗掉了原沸石表面

无定形的硅铝成分，其结晶度明显改善。此外在沸石脱铝过程中多伴随孔结构的

变化，有利于介孔的形成[140,141】。从表3．3可以看到，Beta25和Beta60表面积相

当，前者的较低比表面积主要由煅烧时较多无定形成分对孔道的阻塞引起；而

Beta80在三者中比表面积最低，这可能与沸石在较深度的脱铝情况下形成较多介

孔同时微孔所占比例降低相关。

不同沸石的颗粒形貌如图3-5所示，由图中明显发现随沸石脱铝程度的加深，

沸石的颗粒尺寸逐渐变小而且较为均匀。Beta25的颗粒大小不一，主要分布在

200～600 nm之间；Beta60上晶粒集中于100～400 nm范围；Beta80上沸石的晶

粒尺寸最小，绝大多数在100 nm以下，集中于50～90 nm之间。

图3-5不同沸石的SEM图

Fig 3-5 SEM pictures ofdifferent Beta zeolites
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由热分析我们可以了解沸石在受热过程中发生脱附或分解等反应时的重量

及热效应的变化。不同沸石载体的TG—DTA曲线如图3-6所示。由图中可以看出，

Beta25在加热过程中失重最大，而Beta60和Beta80失重基本相当，同时从DTA

曲线看出，三个样品150。C以下的吸热峰均为水的释放引起。随温度升高，Beta25

在200℃以上出现多个放热峰，而其余二者吸放热情况较类似。究其原因，在

Beta25样品中保留了一定量的模板剂成分，其存在于沸石中的不同位置，分别归

属于沸石外表面的TEAOH(四乙基氢氧化铵)物种、沸石孔内包容的模板剂及作

为骨架平衡阳离子的TEA+(四乙基铵)离子【¨”。由于含有一定量的模板剂从而导

致煅烧后Beta25沸石结晶度降低显著和晶粒尺寸的不均匀性。

Temperature(oc)

图3-6干燥沸石样品在空气气氛下的TG．DTA曲线

Fig 3-6 TG-DTA curves ofdried Beta zeolites under air

3．3．2负载催化剂煅烧温度的选择

呈
山

t

墨
。

上

昌
I五

对于上述沸石负载贵金属催化剂，尤其是离子交换法制备的样品，其煅烧条

件的选择尤为重要，较低的煅烧温度下金属氨络离子的分解不完全，将导致还原

过程中金属颗粒的聚集长大，使金属颗粒的分散效果变差。较高的煅烧温度将使

金属离子迁移到沸石孔内的隐蔽位，难于还原，且反应物种对金属活性中心的接

触困难。图3．7为离子交换的钯催化剂在氧气气氛下的微分热重曲线。可以看到，

对于三种离子交换的样品，在100℃附近有较强的失重信号，这可以归结为物理

吸附水的脱附：随温度升高，在250～350℃范围有较弱的失重信号，峰温接近

一孚一∞协o=c旦m^^
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300℃，较小的响应信号一方面与金属母体盐的量少有关，还与金属母体盐在沸

石孔内的位置有关，较小孔内的金属母体盐与沸石孔壁的作用较强，因而其分解

较难。这在Homeyer等11a2]的研究中已得到证实，在氧气氛下，NaY沸石中

Pd(NH3)4”的分解逐步完成，其分解顺序为：

，。*2NH3 ，。-NHl ．。-NH， ．[Pd(NH3h]”——}[Pd(NH3)2]2+——■[Pd(NH3)]2+—二■Pd2+
与Y沸石负载贵金属催化剂煅烧类似1142]，在Beta沸石负载贵金属催化剂的

处理过程中也应将氨配体和水分尽可能除去，期间还要避免贵金属氨盐自还原的

发生。考虑到实际煅烧过程中采用较大氧气流速(300 ml／(min·g催化荆))和较

低的升温速率(0．8"Cfmin)，故负载金属催化剂的煅烧温度选择为350℃同时

保温2 h。其它催化剂的煅烧条件与此相同。

Temperature I℃

图3—7．干燥的Beta沸石负载钯催化剂在空气气氛中的热重结果

Fig．3—7．TGA resluts of dried Beta zeolite supposed Pd catalysts under air

3．3．3催化剂制备方法对硫存在下芳烃加氢性能的影响

金属母体盐的不同负载方法对催化剂的性质存在一定影响，对于沸石载体尤

其如此。用钯氨络合物母体采用离子交换和浸渍方法所制催化剂上四氢萘的转化

率如图3．8所示。
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图3-8催化剂制备方法对四氢萘加氢的影响

Fig．3-8 Effect ofpreparation methods ofcatalysts on tetralin hydrogenation

可以看出，离子交换和浸渍制备催化剂的初始转化率分别在77％和13％附

近。尽管前者转化率在反应初期降低迅速，但3 h后转化率则相对平稳。反应7 h

前者转化率仍在10％以上，而后者转化率在1％以下。离子交换催化剂具有较

高的催化活性，此实验结果与Rabo等人的实验观察是一致的【14”。金属物种在沸

石载体上的分布情况与催化剂的制备方式有密切联系：对于离子交换样品，金属

氨络离子先是取代沸石孔内平衡阳离子，占据其位置，煅烧时生成相对稳定的金

属阳离子，这有利于还原后金属颗粒的高度分散；而在浸渍样品中，金属母体盐

较弱地附着在沸石表面且由表及里浓度递减，煅烧时能够形成金属氧化物、金属

阳离子和金属氧氯化物多种物种，造成金属组分与沸石孔壁的作用较弱，从而容

易引发还原后金属颗粒的聚集长大。

3,3．4不同硅铝比Beta沸石负载贵金属钯催化剂的加氢活性

对不同程度脱铝样品，离子交换法制备的负载贵金属催化剂的催化活性随时

间的变化如图3-9所示(为表述方便起见，图中以Ll、L2和L3表示Pd／Beta25(IE)、

Pd／Beta60(ID和Pd／Beta80(IE))。
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图3-9系列Beta沸石负载钯催化剂的四氢萘加氢活性

Fig．3-9 Catalytic activity ofa series ofPd／Beta zeolites catalysts for

tetralin hydrogenation(L1，L2 and L3 represent Pd／Beta25(IE)

Pd／Beta60(IE)and Pd／Beta90(IE)respectively．)

可以发现，Pd／Beta80(IE)催化剂的转化率较高，反应8 h四氢萘转化率仍在

50％以上。而其余两者转化率变化趋势比较类似，尽管有很高的初始转化率，但

是活性迅速降低：反应8 h后，Pd／Baa25(IE)和Pd／Beta60(IE)上四氢萘的转化率

分别降至10．7％和16％。该系列催化剂的十氢萘收率变化趋势与四氢萘转化率

情况相仿，Pd／Beta80(IE)仍然是三者中最好的，反应8 h收率为30％，而后两者

的收率反应3 h后就已经低于lO％。

不同Beta沸石负载催化剂上的产物十氢萘的反月】颐比随反应时间的变化如图

3．10所示。

o一符k兰一P3aD南石、量一毋u∞可由c舟J上



第三章硫存在下Beta沸石负载钯催化剂的芳烃加氢性能及其失活研究

图3．10．Beta沸石负载钯催化剂上十氯萘反／JIM异构体比例随时间的变化趋势

Fig．3-10．Dependence oftrans-／cis-ratio ofdecalin upon time on sueam

over a series ofPd／Beta zeolites catalysts

由图可见，反／JIl页十氢萘两种构象异构体的比例以Pd／Beta25(IE)变化幅度最

大，Pd／Beta80(IE)变化在三者中变化趋势最为平缓，而Pd／Beta60(IE)介于

两者之间。这与载体酸性的变化有很大关系。

3．3．5不同Beta沸石的酸性和催化性能的关联

由于氨分子的较小分子尺寸(0．37 nmxO．40 nm×0．31 nm)和较强碱性(pKb：

4．75)，非常适于沸石孔道表面酸性位的测定【14“。氨分子主要通过其氮原子上的

孤对电子与沸石表面的酸性位(包括Br6nsted和Lewis两种酸中心)相互作用，

图3—7为氨分子及其相应的静电势图，可以看出，氨具有三角锥形结构，H-N键

长】．110 A，H-N—H键角109．471。，N原子为典型的spj杂化；从静电势图(图

3-1l右侧)可以发现，氮原子及其附近颜色越深，说明该原子及其周围具有较大

电荷密度，这与氮原子的较强电负性是一致的。

图3-1 1．DFT／BLYP水平下优化的氨分子结构及其静电势图

Fig 3-11 TheDFT／BLYPoptimized structureofammoniamolecule and

its electrostatic potential map

通过NH3．TPD实验可以获得沸石表面酸强度、酸量以及酸分布等信息。图

3．12为不同硅铝比Beta沸石的氨程脱曲线。
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图3．12．不同Beta沸石的NH3．TPD曲线

Fig 3-12．NH3-TPD profiles ofdifferent Beta zeolites

对于化学吸附在沸石表面酸性位上氨的脱附，在程升条件下遵循从弱酸位到

强酸位的逐步脱附顺序，其中峰位置表示酸强度，峰强度表示酸量。一般而言，

脱附氨的温度越高，表明脱氨反应所需活化能越大，则对应酸强度越大。从图

3—7可见，沸石的总酸量依次为：Beta25>Beta60>Beta80。将强度和酸量对照，

可以将沸石酸位大致划分成弱酸、中强酸和强酸三个区间，分别对应1 00～250

℃、250～350℃及350～700℃三个脱附温区，数据如表3-4所示。

表3-4沸石的酸强度分布和酸量
Table 3-4 Acid strength distributions and the amount of acid sites in zeolites

． ．
Weak Medium strong S订ong Tbtal

s8mpl。
／mm01．g-1 ／mm01．g-1一 ／mm01．。g～ ／mm01．g‘1

Beta25 1．346 0．233 0．393 1．972

Beta60 0．533 0．112 0．342 0．987

Beta80 0．428 0．108 0．291 0．827

由表3．4可知，在三个沸石样品中，Beta25上三种酸位量均最大，又以弱酸

所占比例最多；而Beta60的酸量比Beta80稍大：Beta80和Beta60上中强、强酸

位所占比例较大； Beta25上弱酸比例最大，而Beta80上弱酸所占比例最小。

将载体酸性特征与负载催化剂催化活性进行关联，可虬发现，由于沸石

Beta25总酸量和不同强度酸量的分布都是最大的，导致其负载催化剂具有较高的

初转化率，但是较多强酸量的存在也使加氢过程的副反应，如加氢异构化、加氢

裂解、开环等，发生的几率增大，而加氢饱和芳烃的能力下降，因此产物十氢萘
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的收率较低。Beta60载体的总酸量及不同温区对应酸量介于Beta25和Beta80之

间，这使得其负载催化剂的加氢转化率降低较快，仅次于Beta25负载催化剂，

因而不利于饱和芳烃性能的改善。相比而言，Beta80上存在较多的中强和强酸位，

尤其中强酸所占份额最大，这使金属活性位和酸性活性位具有较佳的协同作用，

较大程度地避免了副反应的发生，因而该催化剂表现出优良的加氢及抗硫中毒的

性能。另一方面Beta80载体上较多介孔的存在对于加氢反应的进行也是有利的。

结合图3．10不同催化剂上生成反／N十氢萘产物比值变化情况，可以发现，

Beta25和Beta60上较高的反朋质比与载体的较大酸量和较强酸性是一致的，因为

最先生成的顺式十氢萘产物在强酸性位上具有较长的驻留时间，促使其进一步向

反式异构体转化ll”j。此外过多强酸位的存在将导致副反应的发生，形成异构化

和开环产物及大分子的结焦前驱物，故在Beta25和Beta60负载催化剂上反应初

期反／J顷比降低较快，而在Beta80负载催化剂上由于酸量适中，中强及强酸所占

的比例较大，使反巾顷异构体的比值能够得以较好的维持。总体而言，三种催化

剂表面均具有较多的强酸中心，使反应物种在沸石表面有较强吸附，又由于十氢

蔡中顺式异构体的较强反应性，使得反应产物中反式十氢萘的生成量始终大于相

应的顺式异构体。

3．3．6稀释剂的添加对催化性能的改进

由于Beta25负载催化剂的较大强酸量对加氢反应是有害的，加入部分弱酸性

稀释剂调变总体的酸性对催化活性肯定会产生一定影响。基于上述考虑，考察了

添加Y-A1203对Pd／Beta25(IE)的影响。

图3—13．添加稀释剂对Pd／Beta25(IE)催化活性的影响

Fig 3-13．Effect ofadditionofdiluent on catalytic activityofPd／Beta25(IE)catalyst

享、pl∞I^星8∞口
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由图3一13可以看到，添加适量的固体载体稀释剂对催化活性具有较好的改善

作用。尽管二者具有同样的初始转化率，但添加稀释剂样品的催化活性降低较为

缓慢，反应7 h四氢萘转化率仍在40％以上，十氢萘收率约22％，而纯Beta25

负载催化剂上对应的转化率和收率分别为14．2％和5．7％。究其原因，一方面，

7-A1203属于弱酸，其表面配位不饱和的铝离子起Lewis酸中心作用，但其酸量

及酸强度远低于Beta25，通过其稀释作用，可以减少沸石过多强酸位上因碳正离

子生成所引发的裂解、异构化甚至结焦等副反应[42,146,147】：另一方面，利用

Y—A1203上存在较多的介孔可以改善反应物种的扩散，提高催化活性位的利用

率。此外，许多分子筛载体存在粘结性差和机械强度较低的缺点，适量Y．AI：03

的添加可以有效改善这些不利情形。

3．3．7离子交换的Beta沸石负载钯催化剂的失活

前文已述及对于离子交换的Beta沸石负载钯催化剂，反应8 h后四氢萘的转

化率由高到低次序为Pd／Beta80(IE)>Pd／Beta60(IE)>Pd／Beta25(IE)，而且

Pd／Beta80(IE)上十氢萘的收率也是最高的。这反映出在一定沸石硅铝比范围，沸

石负载金属催化剂的活性随其硅铝比增加呈现增高的趋势。沸石表面过量酸位及

酸强度的存在是不利于加氢反应主反应进行的，将有利于开环、裂化或者结焦等

副反应的发生。此外由于三种沸石表面均具有较强酸性，因而十氢萘中反式异构

体有较大比例。下面探讨该系列催化剂上可能的失活机理。

3．3．7．1失活催化剂的TG．DTA分析

通过对吸附烃类后催化剂的热分析，可以获得在反应过程中催化剂上所发生

变化的信息。

吸附不同原料的催化剂的热分析结果如图3．14所示。
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图3—14空气气氛下吸附不同原料的Pd／Beta60(IE)催化剂的TG．DTA曲线
Fig．3-1 4 TG—DTA curves of Pd／Beta60 with difierent reactants adsorbed in air

由图3-14可以看到，单纯吸附四氢萘的催化剂有很大失重量，同时在200。C

左右有很强的放热信号，而吸附十三烷的催化剂失重量较小，其放热量也小。这

表明碱性较强的芳烃分子容易强吸附于酸性沸石负载的金属催化剂上，而非极性

的直链烷烃，由于碱性很弱，其吸附程度较差且吸附量少。

空气气氛下失活催化剂Pd／Beta25(IE)、Pd／Beta60(IE)和Pd／Beta80(IE)的

TG—DTA曲线分别如图3．15a、b和c所示。

总体来看，图中150℃以下失重主要由催化剂放置过程中吸附环境水分引起，

此时在DTA曲线上有吸热峰出现。TG曲线上150～250℃之间的脱附峰主要由

吸附的反应物种的释放或氧化造成。考虑到芳烃化合物在酸性沸石上的较强吸附

和较大放热特性，可以断言，在200～250℃范围的较大失重及强放热主要与四

氢萘的脱附和氧化有关。四氢萘分子在氧化气氛下的较强活泼性主要与其分子上

存在的较多n氢原子相关【“81。已经发现，对于芳烃氧化而言，负载贵金属催化

剂具有相当高的催化活性，比如，Tsou等【1491发现在O．3 wt．％Pt／HBeta催化剂上

200℃附近温度范围可以使邻二甲苯完全转化。图3一15中DTA曲线上强放热峰

的出现，说明四氢萘氧化反应具有自由基反应的典型特征。这也从一定侧面反映

出，由于四氢萘等烃类分子的易氧化特性，在柴油燃料储存过程中加入适量的抗

氧剂的必要性，同时还要维持可能的低温，以避免其品质变坏。

随着脱附温度的继续升高，300℃以上的失重主要由较大的焦炭前驱物的脱

附或氧化引起，因为含有多个芳环的较大焦炭分子具有较大芳香性，其在催化剂

表面的附着力很强，因而难于脱附或发生氧化反应。在Pd／Beta25催化剂上在

650℃附近仍有少量的失重，表明该催化剂上存有一定量的大分子的焦炭化合物。

从失重曲线上看，催化剂Pd／Beta25(IE)具有最大失重量，这与其在加氢反应中的

较快的失活速率是一致的。而Pd／Beta60(I功和Pd／Beta80(IE)在整个温度范围的失

重量比较类似，说明两催化剂上保留了等量的烃类物质，但是Pd／Beta60(IE)在

300"(2之后的失重量高于后者，即在Pd／Beta60(IE)催化剂上具有较多的焦炭前驱

物。

将催化剂的结焦失活与沸石的酸性进行关联，可以发现，载体的较大酸量及

较强酸性导致负载金属催化剂上结焦严重：降低催化剂表面酸量，尤其是强酸的

存在量，对于降低负载贵金属催化剂的结焦失活是有利的。当然由于金属活性位

表面硫中毒而导致金属颗粒的聚集长大对于催化剂表面的结焦起着很大的辅助

作用(参见3．3．7．3节)。
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图3-15空气气氛下用过的Beta沸石负载钯催化剂的TG．DTA图．

(a)用过的Pd／Beta25(IE)；(b)用过的Pd／Beta60(IE)；(c)用过的Pd／Beta80(IE)
Fig．3—15．TG—DTA patterns ofused Beta zeolite supposed Pd catalysts under air．

(a)spent Pd／Beta25(IE)，(b)spent Pd／Beta60(IE)and(c)spent Pd／BetaS0(IE)．

3．3．7．2 GC-MS分析催化剂失活

对失活催化剂上沉积的有机物进行GC．MS分析表明，催化剂上除了吸附的

未反应的原料及加氢产物之外，还存在相当数量的碳质化合物(主要为两环、三

环和四环的芳香族化合物)，其中主要化合物类型见表3-5所示(表中数字为C／H

原子比)。图3．16为主要焦炭成分的停留时间。

表3．5 Beta沸石负载Pd催化剂上的碳质沉积物的主要成分

Table．3—5．Main composition ofcarbonaceous deposits on Pd／Beta zeolite catalysts

formula Coke molecules Atomic H／C ratio formula Coke molecules Atomic H／C ratio

C1。Hi0 ∞ 1 Ct4H10 r舟 07

npc。舶。瑚 " C2lHl6 u＼一0．8
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Re抽ntion time，rain

图3-16用过的Pd／Beta25(IE)催化剂上提取沉积物的GC．MS分析结果
Fig．3-16 GC-MS analysis result ofthe extracted deposits on

spent Pd／Beta25(1勘zeolite catalyst．

尽管酸性载体可以促使金属活性位的良好分散并使之呈电子缺失状态，进而

有利于催化活性的改善，但是酸性位的存在不可避免的弓1发其它副反应，而且四

氨萘作为～种芳烃化合物，潜在的成焦可能性很大。由于反应时间较短(仅8 h)，

三种催化剂上发现的焦炭分子的主要类型差别不是很大，只是在成焦量上存在不

同，三种催化剂上生成的焦炭总量分别为：①Pd／Beta25，5．1％；②Pd／Beta60，

3．7％；③Pd／BetaS0，3．3％(空气气氛下300～800℃范围热失重测定结果)。四

氢萘加氢过程中容易形成开环或异构化产物，继续反应可以生成烷基苯和烷基环

烷烃及丁烷等二次产物，这增加了副反应发生的几率。同时四氢萘作为一种氢给

体化合物，可引发氢转移反应，生成萘和十氢萘。形成的碳质沉积物具有较大芳

香性，能够较强地吸附在沸石的酸性位表面；且随反应时间的延长，焦炭分子尺

寸会逐渐变大，焦炭分子对催化活性位的强附着性质及较大分子尺寸造成反应物

种与活性位的接触困难。可以推断，除了原料中的微量硫化物在加氢反应中因其

发生加氢脱硫引发金属颗粒的硫中毒之外，受沸石载体表面较大酸量，尤其是较

强酸位存在的影响，反应物种容易在催化剂表面结焦，这也是造成催化剂失活的

极其重要的原因。

对于传统的双功能催化剂而言，金属活性位主要提供an／脱氧作用，而载体上

酸性中心可以使反应物种形成碳正离子中间体，进而发生异构化、裂化和烷基化

等反应。Beta沸石负载钯催化剂也应该符合上述双功能催化剂的特点，但是考虑

到已有的相关文献报导【150。55】并结合本实验的实际情况，Beta沸石负载钯催化剂

上成焦可以同时通过酸催化和双功能催化进行。根据实际反应状况，推测的负载

钯催化剂上可能的成焦机理如图3．17所示。

吨忧／凭。歹、L旗奠
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图3．17四氢萘在Beta沸石负载钯催化剂上可能的结焦机理

Fig．3—17．Possible coking mechanism in tetralin hydrogenation

On Pd／Beta zeolite catalysts

在焦炭形成的初期，由于催化剂表面暴露较多的金属位，结焦主要通过酸性

位和金属位间协同作用完成。初始的碳质化合物一甲基茚的形成可通过反应(I)完

成，四氢萘的芳环首先在酸性位上质子化并通过质子化环丙烷中间体(PCP)异

构化为甲基茚满叔碳正离子，继续脱掉质子生成甲基茚，该过程中伴随正丁烯苯

和甲基茚满的产生。二甲基双环五基并苯可以由一下两条路径生成：其一是：甲

57

器
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基茚满通过与正丁烯基苯的烷基交换反应而得到丁烯慕甲基茚，其中的丁烯基官

能团质子化再闭环即得二甲基二环戊烷并苯(反应(2)(a))；另外也可以通过甲基

茚满的歧化获得(反应(2)(b))，该反应与四氢萘在酸性催化剂的歧化反应类似【”⋯。

质子化的四氢萘进攻四氢萘的苯环可以生成四氢萘的二聚体(反应(3))，有关四

氨萘二聚体的形成在Yasuda等人的研究中也有报导14”。随着结焦反应的进一步

进行，金属位所起作用逐渐降低，而酸性位作用增强，这将有利于四氢萘生成萘

的氨转移反应的发生，萘可以发生烷基化而生成丁基萘，其进一步发生闭环和氢

转移等反应形成三环芳烃一菲(反应(4)(a))；同时四氢萘歧化可以生成八氢菲【156】，

其逐步氢转移即形成菲(反应(4)(b))。由于菲化合物的9，10位上具有较高的反

应活性，可以与甲苯发生反应，形成9一卞基菲(反应(5))。焦炭分子～l，1-亚甲

基二萘可以通过反应(6)形成，首先是萘经烷基交换再裂解形成甲基萘，其与

萘反应则导致目标产物。

值得注意的是，反应式(1)和反应式(3)中四氢萘芳环碳正离子是不同的，(1)式

中形成叔碳正离子，这在许多研究中已得到认可[151,152]：而在(3)式中为仲碳正离

子，相对前者难于形成。虽然苯基碳正离子一般多存在于低温和液态超酸的环境

下1”7】，但其在固体酸催化剂上也可以产生，如Beck等㈣塘过NMR观测到苯
环上氢原子可以在酸性沸石表面发生EVD交换反应，这表明其中有苯基碳正离

子的形成。近来Clark等[1591从理论计算方面首次证实在沸石催化剂中苯基碳正

离子存在的合理性。结合相关实验事实和理论分析可以判断，四氢萘苯环上仲碳

正离子的形成假设是合理的，其可以作为反应的中间体存在。总之，在四氢萘加

氢的过程中会伴随异构化、烷基交换、烷基化、氢转移和缩合等副反应，这使催

化剂表面易于结焦。

3．3．7．3 TEM观察失活催化剂上金属颗粒形貌的变化

失活前后催化剂Pd／Beta25(IE)催化剂上金属颗粒的大小及其分布情况如图

3—18所示。由图可见，新鲜还原的催化剂上金属颗粒分布相当均匀，绝大多数包

藏于沸石的体相以及孔内，金属颗粒尺寸主要集中于7 llm之下。经过8 h加氢

反应后金属颗粒逐渐聚集长大，有相当部分的金属粒子超过10 am，介于10～20

nm范围，其主要分布于沸石的外表面。在金属颗粒尺寸的增大过程中肯定伴随

着。这充分表明，在芳烃加氢过程中，由于金属位对反应物种的吸附活化容易引

发金属颗粒的烧结和迁移，而且伴随沸石晶格的局部破坏，从而使金属颗粒进一

步聚集长大【l60】。尤其硫在金属活性中心的强吸附更易加剧了这一情形的发生

[42，loJ]。
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图3-18(a)新鲜和(b)用过的Pd／Beta25(IE)催化剂的TEM图
Fig．3-18 TEM pictures of(a)fresh Pd／Beta25(IE)and(b)used Pd／Beta25(IE)

总之，硫中毒能够诱导金属颗粒的聚集长大，进而降低金属活性位的催化作

用；而载体表面过多的强酸中心的存又导致催化剂表面形成焦炭成分，不利于反

应物种对催化活性位的接触，两方面的因素致使Pd／Beta25(IE)催化剂快速失活。

因此，适当降低载体的酸强度及增加金属活性位的稳定分散，对于改善芳烃加氢

催化齐J的催化活性是有益的。

3．4小结

对于沸石负载钯催化剂，离子交换所制样品的加氢活性优于对应的浸渍样

品。对于离子交换法制备的不同硅铝比的沸石负载催化剂，虽然Pd／Beta25(IE)

上四氢萘初始转化率高达77％，但失活最快，反应8 h后转化率降为1 1％；

Pd／Beta60(IE)上初始转化率为60％，8 h后转化率降为15％；而Pd／Beta80(IE)

的活性最优，初始转化率75％，8 h后四氢萘转化率仍高达55％且十氢萘收率

接近50％，而Pd／Beta25(IE)和Pd／Beta60(IE)催化剂上十氢萘收率均低于lO％；

同时三种催化剂上产物十氢萘异构体的反朋顷比均大于1。Pd／Beta80(IE)的加氢活

性最好，其原因可以归结为金属位和酸性中心之间的较佳协同作用及较多介孔的

存在，适量中强酸位的存在有利于维持较高的催化活性。添加适量的弱酸性稀释

齐J也可以起到改善催化剂的加氢活性的作用。对于四氢萘加氨失活的研究发现，

金属的硫中毒及过量强酸酸性位的存在是导致金属加氢催化剂失活的主要原因，

因此，为改善负载金属催化剂的催化性能应该从适当降低载体的酸强度及提高金

属活性位的比例两方面来入手。
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第四章稀土钕改性对IJSY负载钯催化剂在硫存在下的

芳烃加氢性能影响

摘要

用离子交换法制得Nd”改性及未改·}生的USY负载钯催化剂，对其进行了

TG，DTA：}口NH3-TPD表征，并考察了不同催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能。同时

用密度泛函方法研究了不同环境下钯簇的电子状态和硫中毒行为。实验结果表明，

少量Nd3+的添加可以改善沸石酸性，增强金属物种和载体间相互作用，使负载金属

催化剂的催化性能得以改善。理论模拟表明，Nd3+或一和金属簇的直接相互作用，

可以导致金属活性位上电子缺失，而O’的作用使金属中心电子过剩；含H+的金属簇

不易发生硫中毒，而舍o-的金属簇易为硫毒化，表明酸}生中心促进加氢及抗硫性的

本源在于金属缺电子状态的形成，这与相关实验事实有很好的一致性。可见栽体的

较强酸性、金属．载体间较强相互作用及金属的电子缺失态的形成对沸石负载钯催

化刺的抗硫性起着非常重要的作用。

4．1引言

随着环保法规的日趋严格以及对油品质量的重视，降低或脱出油品(尤其是柴

油馏分)中的芳烃成分的任务变得越来越艰巨1啦】。与传统的贵金属重整催化剂比较，

沸石负载贵金属。尤其是Pd-Pt双贵金属催化帮，具有较高的芳烃加氢活性及抗硫

性能[14,48,52】，然而鉴于双贵金属的价格昂贵，不利于实际应用，因而寻找合适的添

加组分，减少贵金属用量，仍是目前研究者关注的焦点。Sachtler等[]61,162]的研究表

明，通过第二金属，如Fe”，cr”的锚定作用，可改善贵金属颗粒分散及催化J性质；

近来Ryoo等发现高价金属阳离子对Ru颗粒的聚集具有抑制作用【1”】。

Y型分子筛以其规整的结构、可调变的酸碱性及较高比表面积，是一类重要的

催化材料。从结构方面而言，其属于立方晶系，具有FAU(八面沸石)构型，NaY

分子筛的构型已有极为翔实的表征，NaY的水合晶胞分子简式为：

Nas6[(A102)56(si02)136]々250H20[164】。NaY分子筛的结构简图如图4-1所示。NaY的

每个晶胞所含三类笼的个数分别为：超笼8个、方钠石笼8个和六方柱笼16个。

每个晶胞含有192个(Si，AI)04四面体。方钠石笼的内径为6．6A，其六元环孔径约为

2．6 A。超笼的十二元环孔径为7．4 A，其内部空腔直径约12A，晶胞中金属阳离子
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的占位如下：位于六方柱笼中心的16个sI位：位于方钠石笼中的32个SI，千口32

个SII 7位(分别朝向六方柱笼和超笼)；位于超笼中的32个SII和32个SIll位(分

别位于方钠石的六元环和六方柱笼的四元环上)。阳离子的多种位置分布为金属组

分的分散提供了极大便利。稀土改性分子筛，如ReY，以其较高的水热稳定性和催

化稳定性而成功用于流态化催化裂化(FCC)等反应。最近的研究发现，重稀土Yb

改性的Pd．Pt／USY催化剂在芳烃加氢过程中显示了良好的抗硫性，但作者未对催化

活性改善的原因作出解释””J。基于上述原因，本文采用轻稀土元素Nd对USY进

行改性处理，对沸石催化剂的物化性质进行表征并考察了硫存在时的芳烃加氢性

能，同时用密度泛函(DFT)方法对催化剂的抗硫性本质进行了初步的理论探讨。

图4-1 NaY分子筛示意图

Fig 4-1 Schematic representation ofNaY zeolite

4．2实验部分

4．2。1催化剂的制备

USY沸石原粉由北京石油化工科学研究院提供，经XRD分析其晶体结构与标

样基本吻合。化学分析发现，其摩尔硅铝比为4．1。使用前，沸石经550℃马弗炉

煅烧过夜。USY浆液(50 ml去离子水倌沸石)在80～90℃搅拌2 h，以除去沸石

孔内残留气体。然后降至室温滴加O．005 mol／1的硝酸钕溶液，加毕室温下继续搅拌

24 h，洗涤、过滤、110℃干燥，550℃煅烧制得NdUSY样品，其中Nd含量约为

2嗽．％。

贵金属的引入均采用离子交换的方法：沸石浆液(液固比同上)先于80℃加热

2 h，然后降至室温并用稀氨水调其pH=8，再缓慢滴加适量的0．01 mol／l的

Pd(NH3)c12溶液，加完在室温下继续搅拌24 h，充分洗涤、过滤除氯(用0．1 mol／l

的AgN03检测)，110℃干燥4 h；催化剂在氧气氛下煅烧(参见第三章催化剂制备

部分)。钯的理论负载量0．8 wt％，经原子吸收光谱检测Pd／USY和Pd／NdUSY上金
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属负载量分别为0．72 wt．％和0．73 wt．％，离子交换效率大于90％。

4．2．2催化剂的活性评价

催化剂的活性评价在连续流动固定床反应装置上进行。不锈钢管反应器内径8

mm，长300 mlTl，且外衬铜套保温。反应物料为含30 wt％四氢蔡的十三烷溶液，

其中苯并噻吩含量1000 ppm。催化剂用量200 mg(催化剂粉末经压片，研磨，筛

取40～60目颗粒用于反应)，并用400mg石英砂稀释以减小温度梯度，催化剂两端

各添加500 mg石英砂起预热物料及防沟流作用。反应前于350。C常压下原位还原2

h，然后降温至270℃，在总压4MPa、270℃、氢烃比5．5fmol／m01)和WHSVl6ho

条件下进行反应。反应产物经冰盐浴冷却收集，取样间隔30min。反应产物用Agilent

6890GC分析，基本操作条件为：程序升温范围及速率分别为90～200℃和10

。C／min。色谱柱型号及检测器类型分别为HP一5 30 m×o．25 mm(相组成：95％甲基

一5％一--苯基聚硅氧烷)和FID型。产物组成用Agilent 6890 GC．MS分析(色谱柱及检

测器类型同上)。

4．2．3催化剂的表征

干燥后催化剂母体的热分析在Pyris Diamond TG／DTA 6300仪器上进行，催化剂

样品量8-10mg，程序升温范围及其速率为40～1000℃和12。C／min，氧气流速120

ml／min。煅烧沸石样品的酸性测定在自建NH3．TPD装置上进行，样品量150 mg，

催化剂先在40 ml／min的He气流中450℃预处理1h，然后降温至100℃吸氨至饱

和，继以He气氛下吹扫至基线平稳，再在8℃／min加热速率、40 ml／min的He流速

和100～700℃升温范围进行氨的程序升温脱附，脱附尾气用稀盐酸吸收并用稀碱

液反滴定以确定沸石表面酸量。

4．2．4金属电子状态及硫中毒的理论模拟

沸石的高比表面积和微孔特性为贵金属组分的良好分散和金属簇的形成提供了

有利条件，较小的贵金属簇，如Pd4【166】、Ir4[1671和Pt4t1681等四面体簇可成功地用于沸

石中金属簇的相关性质的模拟研究，故此本文咀四面体Pch簇(简称为P山簇)模

拟金属活性位，其三重空位上的O一、Nd”和一分别模拟沸石的负电场环境、稀土

阳离子和沸石表面酸性位对金属活性位的影响。用线性吸附CO的振动波段表征金

属的电子状态。金属簇的硫中毒模型与吸附CO的金属簇模型类似，仅用硫取代原

CO位置，以期获得不同沸石环境下金属电子状态和金属硫中毒之间的关系。所有

DFT计算都在MSI软件上的DMol3模块上运行[169,170】，计算过程中采用GGA．PW91

交换关联函数、DNP基组和全电子相对论进行处理，实空间截止半径为4．0 A，收

敛标准依次是：自治场(SCF)循环设置为0．00001：能量变化、最大力和最大景换
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的收敛阈值分别为0．00002 Ha、O．004 HaJA和0．005 A。同时使用迭代子空间直接倒

置(DIIs)(取值6)及热拖尾效应(取值0．005 Ha)的方法以加速体系收敛。

4．3结果与讨论

4。3．1催化剂的热分解

沸石作为结晶硅铝酸盐，在负载金属组分的过程中，水分和金属母体盐会均存

留在沸石表面。通过TG．DTA分析可以揭示催化剂上不同成分的脱附或分解行为，

为催化剂的预处理和使用提供参考。催化剂的TG．DTA图和不同温度区间的失重量

分别如图4-2和表4-1所示。

Temperature(℃)

图4．2氧气氛下催化剂Pd／USY和Pd／NdUSY的TG—DTA图

Fig．4-2 TG-DTA profiles for Pd／USY and PdfNdUSY in oxygen

表4-1．氧气氛下Pd／USY和Pd／NdUSY的失重结果8

Table 4-1．Weight loss ofPd／USY and Pd／NdUSY in oxygen

“All weight losses are given in wt．％

从图4-2的TG．DTA曲线可以发现，在40～150℃范围的失重因物理吸附水的

脱附而伴有强吸热峰出现，在表4．1中可以看到Pd／NdUSY的脱水量较大，这主要

与稀土交换过程中水合稀土离子的引入有关。随着温度的升高，反应由吸热逐渐转

为放热，这主要是由于氨络合物热解氧化造成，在氧气氛下，释放的氨可以在金属
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活性位上吸附活化，发生氧化反应，形成氮气及氮氧化物，同时伴随热量的释放。

对于Pd／Y体系，在氧气氛下煅烧时，氨配体在500℃以F即可分解完毕呻，17I_172]，

由图5-2的DTA曲线可以看到，在150～500℃温段具有相当弥散的放热峰，这意

味着负载在沸石表面的金属氨盐的分解氧化是一个逐步完成的过程，这与相关报导

是一致的11420”】；而且Pd／NdUSY具有较大的能量释放，这主要与改性沸石上较多

强酸位的存在有关，从而导致该催化剂上金属物种和载体间存在较强的相互作用，

此外，随着氨配体的脱除，金属物种将向小笼迁移，也会导致金属与载体的较强相

互作用。Sauvage等1172]研究了FAU类型沸石的酸性对钯氨络离子分解的影响，发

现随载体酸性增加氨络合物的分解温度增高，这与本文中的发现是一致的。两样品

中500℃以上失重主要由沸石表面的脱羟引起，由表5-1可知，期间两催化剂的失

重量均低于1．5％。总之，两种催化剂均具有较高的热稳定性，稀土改性催化剂上

金属和载体之间存在较强的相互作用。

4．3．2沸石改性对其酸性的影响

沸石的表面酸性是沸石作为催化剂或催化剂载体的重要性质之一，NH3．TPD可

以较全面地描述沸石表面酸位的密度、强度及其分布情况【174】。沸石载体的NH，一TPD

曲线及酸分布情况分别如图4-3和表4—2所示。

由图4—3可见，与USY比较，NdUSY酸量明显增大。我们可以将沸石酸性大

致划分成弱酸、中强酸和强酸三个区间，大致对应100～250℃、250～350℃及

350～600℃三个温度范围(图4-2中虚线为Gaussian解叠处理结果)。观察表4-2

数据，可以看出，稀土改性沸石的弱酸及中强酸量增加明显，其中中强酸量增加2．4

倍，而强酸量略增：但从脱附峰温可以看到，NdUSY上强酸位的脱附峰温较改性

前提高30℃，表明改性沸石的强酸中心具有较高的酸强度。

瓜魑
100 200 300 400 500 800 700 100 200 300 400 500 600 700

Temperature t。C

m*co△箍Z
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图4-3不同沸石的NH3．TPD曲线

Fig．4—3．NH3一TPD profiles ofdifferent zeolites

表4-2沸石样品的酸强度及对应酸量

Table，4-2．Acid strength distributions and the amount of acid sites in zeolites8

乩删P。(mm01．百1) (mm01．百1)“ (mm01．吾1) (mm01．g。1)
USY O．153(204) O．094(264) 0．427(366) O．674

NdUSY O．271(194) O．227(264)0．475(398) O．974

8The temperature maxima ofdifferent acid sites are given in parenthesis，unit in℃．

许多研究认为，沸石通过脱铝能够增加孤立铝原子数目从而有利于其酸强度的

增加㈣077]；同时与骨架铝相邻的适量非骨架铝的诱导作用可以引发沸石表面超强

酸性位的生成㈣】。结合图4-3和表4-2，可以发现，两样品均具有较多强酸位；如

果将沸石的酸性与不同环境下铝的状态进行关联，可以推断，沸石表面铝位的分布

具有多样性[175,176]。与La3+、ce3+稀土离子交换的Y沸石类似【179。18“，在煅烧过程中

水合Nd”离子将会发生水解，反应可以表述如下：

Nd(H20)n：3+——+【Nd(oH)。】j-“+nH+

在此过程中伴随着稀土离子向小笼的迁移，解离的氢质子与晶格氧缔含，最终

Nd”将主要位于方钠石的sI’位。Nd3+改性沸石的所有酸位量都增大且中强酸和强

酸中心的强度明显增强，可能的原因为：①多价离子的水解使得沸石表面酸性位形

成，②含氧的稀土物种对骨架羟基的拉电子效应导致酸性增强。总之，孤立铝及多

价阳离子的存在对USY酸性增强起着决定性作用。

4．3。3 bid3+的添加对催化剂在硫存在下的加氢活性影响

四氢萘加氢反应活性随反应时间的变化关系如图4-4所示。可以发现，Pd／NdUSY

上四氢萘初始转化率在50％以上，而Pd／USY初始转化率只有23％，反应6h，转

化率分别降到8％和0．9％。改性前后催化剂上十氢萘的初始收率分别为10％和20

％，反应6 h后收率分别降至0．8％和6％的水平，这与改性催化剂的较大酸强及酸

量有关，并且在反应4 h之后改性催化剂的转化率和收率的变化趋势趋于一致，说

明其催化性能较为稳定。可见Pd／NdUSY具有较好的加氢活性。



天津大学博士学位论文

图4．4．硫存在下负载催化帮上的四氢蔡加氢

Fig 4-4．Tetralin hydrogenation over supported catalysts in the presence of sulfur

Tetralin conversion on Pd／NdUSY(口)and Pd／USY(◇)；
Decalin yield on Pd／NdUSY(×)and Pd／USY(A)．

图4-5反映的是加氢产物中十氢萘反巾顷异构体比例(简称反／J顿比，下同)随反

应时间的变化情况。可以看到，加入Nd元素使十氢萘产物中反式异构体增加，反

应开始时Pd／NdUSY上的反／J顿比降低较快，说明改·性沸石表面较强酸位的存在容易

引发异构化、开环或聚合等副反应。在整个反应过程中Pd／USY上的反／)iN比都低于

改性样品，这与其载体表面存在相对较多的弱酸位是一致的。催化剂上的强酸位更

易对反应物种或中间体进行强吸附，对顺式十氢萘存在较强吸附作用，将促使其向

反式构象产物转化【14“。

图4-5．四氢萘加氢过程中十氢萘反，J顷异构体比例随反应时间的变化

Fig 4-5．Dependence oftrans—deealin／c／s-decalin ratio on reaction time

during tetralin hydrogenation
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四氢萘加氢反应产物的分布情况如表4-3所示。由于酸性沸石负载贵金属催化

剂的双功能催化特性，反应可以同时在金属位和酸性位上进行。当沸石表面存在较

多酸量并具有较高酸强度时，双功能催化剂的非加氢途径变得愈加明显，而这也是

催化剂结焦或中毒失活的主要原因。在本实验条件下，四氢萘加氢的主要产物是r

氨萘，该反应的活性中心主要是催化剂表面金属位；吸附在酸性位上的正碳离子中

间体与活性氮物种作用可以发生加氢异构化，而其自身断键将导致开环裂解，这些

副反应不利于加氢反应的稳定进行。由表可知，添加Nd”的催化剂的转化率较高，

失活程度较低。从不同产物的选择性可以看出，稀土元素的加入导致产物中其它多

环产物和裂解产物的增多，这与NdUSY上较强酸位的存在有关。离子交换的稀土

母体盐在沸石中以水合离子的形式存在，高温煅烧时水合离子解离产生质子同时稀

土阳离子逐渐向小笼迁移，这有利于沸石酸性增强及较强的沸石场效应的形成。对

于催化反应而言，这将促进反应物种的活化，增加主反应发生的几率，但是副反应

的发生几率亦呈增加趋势。不管怎样，沸石表面的较强酸性位与金属位的密切接触

将导致金属颗粒的缺电子状态的形成[81,101]，这对于沸石负载钯催化剂的加氢和抗硫

性是有利的。

表4．3．硫存在下四氢萘的转化率和产物分布
Table 4-3．Tetralin conversion and products’distribution in the presence of sulfur

|i竺⋯～!i节『I暮三二Selectiv蒸ity ofpEroduct二s(％j)墓■
Pd厂LISY 0．9 84．6 12．4 3

Pd／NdUSY 8．0 76．5 17．7 5．8

8

Tetralin conversion was determined after 6h on stream．
b
Decalins included trans—decalin and cis．decalin．

。Other cyclic products indicated products with formula CloHl8 except decalins．

including methylindanes and methylbicycl[3．3．1】nonanes，etc．
o
Cracked products included alkylbenzenes and alkylcyclohexane，etc．

4．3．4不同沸石上金属电子状态及硫中毒的理论模拟

考察负载钯催化剂上金属的电子特征可以获得关于催化剂抗硫性本质的认识。许

多研究认为，当负载贵金属催化剂上金属活性位呈电子缺失态时，可以减弱金属和

硫原子之间的成键，因而降低金属的硫中毒[I,124,125]，相反金属活性位呈富电子状态

时不利于改善金属的硫中毒[1,183,184】。由线性吸附CO振动频率变化情况，可以很好

地反映金属簇及相关体系的电子状态。CO线性吸附在X·Pd4体系(其中x=o．、Nd”、

H+)的优化构型如图4．6所示。
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＆：冬。8。叁。
图4—6吸附CO的不同钯簇的优化构型

Fig 4-6．Optimized geometry ofvarious Pd clusters with adsorbed carbon monoxide

簇模型的构型优化逐步进行：首先优化自由Pd。簇，优化簇合物的原予间距

(2．623 A)较相应的金属体相中原子间距(2．751 A)收缩O．128 A，这与较小簇合

物的低配位数是一致的，这在Pt、Au等簇合物的计算中也有类似情形发生[168,1851：

然后将x离子(其中x为O‘、Nd”和H+)固定于簇合物的三重空位，相邻Pd．X

司距分别为：R(Pd．0-)=2．140A，R(Pd-Nd3十)=3．1 10 A，R(Pd．H+)=1．770 A。CO探针

吸附于x离子的对位，亦是Pdl原子的顶位。x—Pd4一CO体系优化时约束X．Pd4局

部结构对剩余部分进行计算。CO吸附能的计算公式为：①对于Pd4一CO体系，AE础
2

E(Pd4一co)一E(Pd4)一E(cO)；②对于x—P山一CO体系，△E。ds=E(x—P山-co)．E(X．Pd4)．

B(CO)。CO分子及吸附CO金属簇的计算结果如表3所示。

表4—4 C0和吸附C0的不同钯簇的DFT计算结果
Table 4—4 DFT results for carbon monoxide and various Pd clusters with CO adSOrbed

跏tem R冒’州罱￡’翟嚣。=a)删AEmad曲s
CO 1．141 ． 2122 O —

Pd4-CO 1．159 1．918 1964 ．158 ．149．2

O-．Pd4-C0 I．180 1．852 1907 ．215 —252．1

Nd3+．Pd4．CO 1．127 2．095 2186 64 ．131．8

H+．Pd4一CO 1．142 1．991 2094 ．28 —129．1

8

All frequency shifts Am(CO)are relative to free CO(2122 cm‘11．

由表可见，计算的C．O间距为1．141 A和实验测定值1．128 A相当接近【1861，游

离CO的振动频率为2122 cm～，与实验值2143cm。1较为接近[1871，负的吸附能表示

CO在簇合物上的吸附是放热的。阳离子(H+、NdH)的存在使C．O间距缩短同时Pd．c

间距增长，阳离子上电荷越大趋势越明显；而阴离子O’存在时变化刚好相反。C．O

间距的缩短意味着CO键强的增大，那么CO伸缩频率应逐渐蓝移，这从表4中相

关数据可以得出较好体现。对比不同钯簇体系上CO振动频率，可以发现，含阳离

子钯簇上CO伸缩频率大于对应的中性簇上频率(1964 cm。)，与之相反，含O‘

68
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离子金属簇的CO伸缩频率小于对应的中性簇，这充分表明含阳离子的金属簇上金

属颗粒呈缺电子状态，而含阴离子的钯簇上金属电子过剩。由CO的吸附能数据可

以看到，含阳离子的金属簇上CO吸附能低于对应的中性簇，而带负离子的金属簇

上CO吸附能大于中性簇的，这与不同簇上CO的振动频率有很好的关联。含Nd”

的簇体系中CO振动波段相对于自由CO的正偏差(Ao。>0)意味着在金属簇与Nd”

的直接相互作用的可能性不大，因为在负载金属催化剂中线性吸附CO的振动频率

一般低于游离CO的振动频率。总之，理论计算表明，金属簇与Nd”及H+的接触

可使金属颗粒呈电子缺失状态而与O‘离子的接近则会导致金属颗粒上电子富集。

硫毒化金属簇的优化构型和理论计算结果分别如图4．7和表4-5所示。硫吸附能

的计算公式为：①对于Pd4．S体系，AEads=E(Pd4一s)一E(Pd4)一E(s)；②对于X—Pd4-S

体系，AEads-E(X—Pd4一s)．E(X—Pd4)一E(s)，其中X可以是0‘、Nd”和H+。

图4。7．硫毒化金属簇的优化构型

Fig 4-7．Optimized geometry ofvarious Pd clusters after sulfur poisoning

表4—5硫在不同钯簇上的DFT计算结果
Table 4．5．DFT results for Sulfur adsorption on various Pd clusters．

System R(Pdl—s)(A) AEads(kJ／m01)

Pdd．S 2．153 —332．9

O_-P山．S 2．190 —453．8

Nd3+．Pd4-S

H+一Pdd—S

2．165

2．126

—331．7

—291．2

由表4-5可以发现，计算的Pdl．S 1'sqtEd、于对应的体相Pd．S键长(2．34 A)Ⅲ1，

而接近于LEED光谱测定的R30。一S／Pd(1 11)表层结构上的Pd—S距离(2．22—2．25 A)

[189]。硫在钯簇上的吸附能依次为0‘．Pd4．S>Nda+-pd4．S>Pd4．s>W-Pch-S，表明在含

o-的钯簇中金属最易发生硫中毒，含一的钯簇中金属最难被硫毒化，而含Nd”的

簇体系与单独钯簇被硫毒化程度相近。与不同钯簇体系的电子特性关联，不难看出，
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富电子的钯簇对硫有较高敏感性，而缺电子的含H十的钯簇具有较高抗硫性(由于

Nd3+与钯簇直接相互作用的可能性不大，这里不作讨论)。对于含稀土离子的钯簇

虽然金属呈缺电子态但抗硫性不明显，这意味着稀土改性沸石负载贵金属催化剂的

抗硫性源于稀土对载体酸性的调变进而导致金属缺电子状态的产生。

4．4小结

关联催化剂的物化性质、催化活性、金属电子特征及硫中毒的理论计算可以得

出以下结论：

(1)与未改性金属催化剂比较，Nd”改性催化剂上金属物种与沸石表面有强相互

作用，且两催化剂具有较高热稳定性。

(2)稀土改性沸石具有较大酸量和较多中强酸位，这最可能由沸石中孤立铝的存

在和羟基钕物种的诱导作用引发。

(3)稀土改性催化剂具有在硫存在下芳烃加氢性能优良，同时由于较高酸强度，

异构化、开环和裂解等反应亦增加。此外，两催化剂上较多强酸位致使十氢萘反／

顺异构体比例大于l。

(4)DFT计算表明，金属的电子缺失状态的形成是导致金属催化剂抗硫性改善的

根本原因，其形成有利于减弱金属物种和硫原子间的键合。

因而催化剂在硫存在下的加氢性能与金属．载体间相互作用、沸石酸性及催化剂

中金属的电子性质有很大关系。
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第五章过渡金属引入及载体效应对硫存在下贵金属

催化剂加氢性能的影响

摘要

本章先考察了添加过渡金属(Ti、cr和Mn)对USY载体相关性质及其负载钯

催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能的影响。实验结果发现，过渡金属改性不破坏

原沸石晶相结构，而对载体酸性影响较大，主要体现在酸量增多和酸强度增大方

面。6 h后负载催化剂的四氢萘加氢活性顺序为：Pd／MnUSY>Pd／CrUSY>

Pd／USY>Pd／TiUSY，由此可见并非载体酸性越强其负载催化剂的加氢及抗硫性

能越好。同时也考察了不同栽4日k(MCM．41、USY和AsA)的相关性质及其负载催

化剂在硫存在下的芳烃加氢性能。结果发现，负载催化剂上四氢萘加氢活性顺序

为：Pd／ASA>Pd／USY>Pd／A1．MCM．4 1>Pd／Si．MCM一41，同时ASA及MCM一4 l

负载催化剂上有较多的芳烃饱和产物形成，而Pd／USY催化剂上异构化和开环产

物较多，Pd／ASA催化剂的较优加氢活性可以归结为载体的适宜酸性和较多介孔

的存在。

5．1引言

沸石负载贵金属催化剂在石油加工领域有广泛应用，如催化重整，加氢裂化

和加氢异构化等【190_1”]。贵金属催化剂虽然具有较高的催化活性，但是对硫物种

极为敏感，因而反应只能在硫含量很低的水平下进行[i,s2,143]。对于金属催化剂的

硫中毒，一般有以下两种毒化途径：①金属中心直接被硫化，导致金属活性位

功能丧失[94,1931；②硫化物在金属活性位的吸附导致金属与载体间相互作用减

弱，进一步引发金属颗粒聚集及烧结[102．184】。如何有效抑止金属催化剂硫中毒、

改善催化剂加氨性能对于油品中的芳烃脱除显得尤为重要。

对于催化重整而言，Re、Ir和sn的加入可以显著改善Pt／A1203催化荆的重

整活性、提高重整油辛烷值、降低金属表面焦体形成和延长催化剂寿命【”⋯。对

于芳烃加氢来说，双贵金属Pd—Pt催化剂较单一的Pd或Pt加氢及抗硫性能都好，

但是双贵金属的价格相当昂贵，使其使用受到极大限制【52'”J。近来盼研究发现，

沸石孔内过渡金属的存在能够对贵金属颗粒起到锚定的作用，譬如多价的金属离

子Fe2+和Cr3+可以将pt[1611和Rhtl951固着在八面沸石的笼内，这样有利于贵金属
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的稳定分散同时抑止贵会属颗粒的聚集。但是，对于硫存在下的不同摸型反应，

第二金属改性对沸石负载贵金属催化剂的催化性能差异显著，如Larsen等【”q发

现L沸石中Ni的存在对Pt颗粒具有稳定作用并且对硫存在下的正己烷芳构化反

应具有改善作用， 而Jao等[”7]观察到Ni改性的丝光沸石负载Pt催化剂用于石

脑油异构化反应时容易发生硫中毒，Simon等IJ”1也发现co、Ni改性对丝光沸石

负载铂催化剂的苯加氢及抗硫性能不利的情形。总之，由于反应不同、操作条件

差异、催化剂制备方法的不同，第二金属改性对贵金属催化剂的性能有很大影响。

将贵金属负载于高比表面积载体是提高其利用率的有效途径。但多数情况

下，载体不仅仅起分散金属颗粒的作用，而且会与金属发生一定相互作用，如

Tauster等l”9】将Ti02负载贵金属催化剂对H2和CO吸附能力的降低归结为金属一

载体间强相互作用的形成。许多研究发现，对于沸石负载贵金属催化荆，酸性沸

石能够导致金属处于电子缺失状态而碱性载体则使之电子过剩【81郐01。尽管许多

研究将酸性沸石负载贵金属催化剂对芳烃加氢反应活性的改善归因于金属位的

电子缺失[41,52,84,126】；但也有许多报道认为酸性载体负载贵金属催化剂中酸性位上

吸附的芳烃能够接受溢流氢而被加氢，因而对整个加氢反应也有贡献[22,201】。不

管怎样，载体效应对催化活性的影响是极其重要的。

本文考察了过渡金属(Ti、cr和Mn)改性对USY负载钯催化剂和不同载体

(MCM一41、USY和ASA)负载钯催化剂在硫存在下的四氢萘加氢性能，并对

相关载体的性质进行了分析。

5．2实验部分

5．2．1催化剂的制备

催化剂制备过程中用到的主要化学试剂如表5—1所示。

表5．1．催化剂制备所用试剂规格及来源

Table 5-1 Purity and source ofchemical reagents for catalyst preparation



5．2。1．1过渡金属改性USY负载钯催化剂的制备

USY沸石由北京石油化工科学研究院提供，经化学分析表明，其摩尔硅铝比

为4．1，比表面积699．75 m2／g(液氮温度下BET法测定)。引入金属组分前，母

体沸石经110℃干燥6h，在550℃马弗炉中静态空气气氛下煅烧过夜，干燥器

储存备用。

改性USY负载钯催化剂中金属组分的引入采用顺序离子交换方法：第一步

先分别将一定量的O．05 moVl TiCl3、0．01 mol／l Cr(N03)3·9H20和O．0l mol／l

Mn(N03h缓缓加入适量的USY浆液(液固比1 00 ml／g)中，加完盐溶液后用稀氨

水调pH 7～8范围，然后在室温下离子交换24 h，再进行洗涤、过滤、110℃干

燥4 h、500℃马弗炉中煅烧过夜；第二步，将适量的过渡金属改性USY与O．0l

mol／l的Pd(NH3)C12室温离子交换24 h，然后洗涤、过滤、110℃干燥4 h、煅烧

在氧气氛下进行(具体条件参见第三章催化剂制备部分)。

催化剂样品的编号和组成如表5．2所示，金属含量经原子吸收光谱测定。

表5-2．催化剂的编号、金属含量

Table 5-2 Label and metal content of various catalysts

样品 金属含量(wt．％)

Pd，USY

Pd／TiUSY

Pd／CrUSY

Pd／MnUSY

Pd，0．72

Pd，0．74：Ti，4．0

Pd，0．75；Cr，1．8

Pd，0．72：Mn，2．1

5．2．1．2 MCM-41及ASA载体及其负载钯催化剂的制备

介孔MCM．41采用水热晶化法在反应釜中静态合成。对于纯硅MCM一41分子

筛的合成，模板剂、硅源和碱源分别为十六烷基三甲基溴化铵(CTAB)、工业硅

溶胶(Si02含量25％)和氢氧化钠，用4M硫酸调节体系pH值。基本操作过程

为：在搅拌条件下依次将硅源及碱液加入含25％模板剂的溶液，用硫酸调pH值

到9．5—10范围，配成凝胶，将之转移到内衬聚四氟乙烯的不锈钢反应釜晶化。晶

化结束后，经热水洗涤、过滤，在110℃干燥过夜，然后540℃空气气氛下煅烧
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8 h，制得Si—MCM-41介孔分子筛。含铝的MCM一41合成与前者合成类似，只是

在制备过程中预先将适量偏铝酸钠(铝源)加入模板荆溶液中，然后加入硅源和

碱液，晶化、煅烧条件与前者一致，所得分子筛为NaAI．MCM一41；在室温下用

1 M硝酸铵对上述Na型分子筛进行离子交换8h(其中沸石浆液的液固比为100

ml／g)，然后洗涤、过滤，110℃干燥，540℃煅烧过夜，获得HAl—MCM．41分子

筛，放置于燥器备用。本文选用的HAl—MCM一41的分子筛在Si／AI=20条件下合

成，下文简称为AI—MCM．41。

ASA(无定型硅铝胶，其中A1203含量14．2 wt．嘲载体用溶胶一凝胶方法制备，

分别以异丙醇铝和正硅酸乙酯(TEOS)作铝源和硅源。基本操作过程为：配制37％

的TEOS的乙醇溶液，用稀盐酸调pH到0．8～1．2范围；将～定量的异丙醇铝溶

于四丁基氢氧化铵溶液中，60～70℃范围加热溶解，配成10％的异丙醇铝的四

丁基氢氧化铵溶液；于宣温下将后～溶液缓慢加至TEOS溶液中，加毕用稀氨水

调pH到8附近，此时逐渐有凝胶形成，继续在室温下老化10 h，室温放置3天，

1004C干燥6 h，550℃煅烧过夜，储存于干燥器中备用。

负载钯催化剂的制备以等体积浸渍法制备，以钯氨络合物为金属母体盐，制

备时将适量的金属母体溶液缓匣滴到干燥的载体样品中，加完后在室温下放置1

天，然后110℃干燥，350℃氧气氛下煅烧，储存于干燥器中备用。经原子吸收

光谱测定，Pd／ASA、Pd／Si．MCM一41和Pd／AI．MCM一41催化剂上钯含量分别为O．79

、vt．％、0，77 wt．％和0．78 wt．％

5．2．2催化剂表征

载体的晶相结构在PhilipsX’PertXRD仪器上进行分析，CoK。射线(九=O．1789

nm)，管电压40 kV，管电流40 mA。不同载体的酸性测定在自制程序开温装置

上进行，载体比表面积用氮吸附法测定，具体实验条件参见第三章催化剂的相关

表征部分。

5．2．3催化剂活性评价

催化剂的活性评价条件参见第三章实验部分。选用200ppm苯并噻吩作硫毒

物。样品分析在Agilent 6890GC进行，色谱柱型号HP·5(30 m×0．25 mm，膜厚

025 p m)，程序升温范围：90～200℃，升温速率；10 6C／rain。
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5．3结果和讨论

5．3．1过渡金属改性对沸石相关性质和催化性能的影响

5．3．1．1 X射线衍射分析沸石晶相结构

金属改性前后不同沸石的XRD谱图见图5-1所示。将衍射数据与文献上典型

USY的XRD数据及衍射花样对照，发现改性前后的USY与文献结果f202】有较高

吻合程度，表明改性后样品仍为具有八面沸石结构的USY分子筛。

以USY作参照物，根据533和642衍射峰峰强度的加和值可算出不同样品的

相对结晶度。沸石的晶胞参数a的计算公式为：d={(d。)2(h2+k 2+，2))“2，其

中晶面间距d⋯由d。=A／(2sin口)计算，其中^为X射线波长(单位A)，0为x

射线衍射角(2 0)的二分之一，h2+k2州2为晶面指数的平方加和值[203,204]。

骨架硅铝比是评价沸石分子筛性质的重要参数之一，因其直接影响沸石的酸

性及其稳定性。本文用XRD晶胞常数方法对其进行了计算，考虑到本文中选用

的USY样品的硅铝比较低，故沸石的骨架硅铝比可以用下式进行计算：

n(Si／AI)=(192一N_，)／Nm其中N』，=115．20—24．191)[205,206]o不同沸石样品的

XRD分析结果如表5-3所示。

10 20 30 40 50 60 70 80

图5-I不同沸石样品的XRD谱图

Fig 5-1 XRD patterns ofdifferent
zeolite samples
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表5-3不同沸石样品的XRD分析结果

Table 5-3 XRD analysis results ofdifferent zeolite samples

由图5-1和表5-3可以发现，改性USY的结晶度和晶胞常数均有不同程度的

减小，同时随晶胞常数的降低，沸石的骨架硅铝比呈增高趋势。对于不同改性样

品而言，结晶度由高到低依次为MnUSY>CrUSY>TiUSY，改性USY的较低结晶

度与离子交换过程中无定型硅铝成分的形成有关，还可能牵涉沸石表面金属物种

的表面分散，尤其对于TiUSY而言，载体表面很可能覆盖少量的TiO。物种。沸

石晶胞尺寸随骨架硅铝比增加而降低的原因可以归结于A1一O键长f约1．73A)和

Si—O键长(约1．61A)及T-O—T键角的不同，因而较高的骨架硅铝比会导致沸石晶

胞常数的降低【2”]。从表5-3可以看出，金属改性的USY沸石有不同程度的脱铝

发生，这反映出在与金属盐溶液的离子交换过程伴随骨架脱铝，可能与处理时的

局部酸性环境有关【20”。

5．3．1．2过渡金属引入对沸石酸性的影响

通过添加过渡金属组分，可以对沸石的酸性进行调变，从而对催化剂的催化

性能产生影响。不同的金属添加对沸石酸性的NH3．TPD结果如图5-2所示(虚

线部分为高斯解叠分峰结果)。

圃

瓤。陔
么添、、＼＼

融圃 ”藤≤。趟
／／／㈡7 ＼ ∥Y l。◇"X／"二、∑必，，，≮，，∑～二k

Temperature／℃
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图5-2金属离子改性对USY沸石酸性影响

Fig．5—2．Effect of metal ions modification on USY acidity

由图5-2和表5-4可知，与未改性沸石比较，Mn、Ti和cr改性USY的酸性

发生了明显变化，不同酸位中心的酸量均有不同程度的增加。Ti改性样品弱酸量

增加最多，是改性前的1．9倍左右。改性样品的中强酸中心的增量约是改性前的

2～3倍，其中以TiusY增量最多，cr改性增量最少。而过渡金属改性后强酸中

心酸量增加幅度较小，增加量在4～20％之间。与Mn和Ti改性USY比较，cr

改性样品的不同酸中心的峰温向低温偏移，表明其对应的酸强度较弱。将

NH3-TPD测定结果与表5-3沸石晶胞尺寸对照，可以发现，沸石酸性并未随晶胞

尺寸的减少而增强，尽管改性后酸强度有不同程度的增加，这表明影响沸石酸性

的因素是多方面的，除沸石晶胞大小外，还与骨架夕卜金属阳离子物种和无定型铝

物种等的影响有关。

表5-4沸石样品的酸强度及对应酸量

Table．5—4．Acid strength distributions and the amount ofacid sites in zeolites
8

。 ． Weak Medium strong Strong Total
88mp‘。 (mm她1)(mm01．g_1) (mm01．g‘1) (mm01．gq)

USY 0．1 53(204)0．094(264)0．427(366)0．674

MnUSY 0．261(206)0．306 f290)0．447(438) 1．016

TiUSY 0．285(202)0t371(278)0．453(439) 1．109

CrUSY 0．228(174)0．312(235)0．531(397) 1．071
8
The peak temperature ofdifferent acid sites are given in parenthesis．unit in℃．

5．3．1．3添加过渡金属对催化剂在硫存在下加氢活’眭的影响

图5-30)和(b)分别是为USY及改性USY负载钯催化剂的四氢萘转化率和十

氢萘收率随反应时间的变化情况。由5-3(a)可以发现，在反应起始阶段，除Ti

改性样品外，Cr、Mn改性催化剂的加氢活性均高于对应的末改性催化剂，其中

又以Pd／CrUSY初始活性最高。但随着反应继续进行，当反应6 h时，反应趋势

发生显著变化，不同催化剂上四氢萘转化率有以下顺序：Pd／MnUSY>Pd／CrUSY

>Pd／USY>Pd／TiUSY，此时Mn改性催化剂较未改性样品转化率提高43％，而

Cr、Ti改性催化剂较改性前均有不同程度降低，且Pd／TiUSY的活性始终很差，

反应6 h时该催化剂上四氢萘转化率仅为未改性样品的1，3。从5-3(b)的十氢萘收

率曲线不难看出，cr和Mn改性催化剂初始收率近似，但前者降低迅速，

Pd／MnUSY与Pd／USY催化剂上十氢萘收率在前2 h接近，但反应后期Pd／MnUSY

收率较高，而Pd／TiUSY上十氢萘收率最低，总体而言，不同催化剂上十氢萘收

率变化与其四氢萘转化趋势类似。

图5—4是四氢萘加氢6 h后的不同产物的选择性情况，其中裂解产物(图中以
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Crack表示)主要是单环的芳烃及单环的环烷烃化合物，异构化产物(图中以

lsomerization表示)包括甲基茚满及甲基茚等，而饱和产物(图中以Samration表示)

指顺反十氢萘两种异构体。由图5-4不难发现，就裂解产物选择性而言，Pd／TiUSY

上裂解产物逸择性最大(约17．3％)，而Pd／USY上裂解选择性最小(约2．3％)；对

于异构化产物选择性来说，Pd／USY上异构化程度最大(约20．2％)，然后是

Pd／CrUSY(17．5％)、Pd／TiUSY(14．8呦和PdfMnUSY(13 9猢；从饱和产物的生成

而言，不同催化剂的选择性顺序依次是：Pd／MnUSY(78．2％)>Pd／USY(77．5％)>

Pd／CrUSY(69．6％)>Pd／TiUSY(67．8％)。

图5-3硫存在下过渡金属改性对四氢萘转化率和十氢萘收率的影响

Fig 5-3 Effect of second metal modification on tetralin conversion
and

decalin yield for tetralio hydrogenation in the presence of sulfur

尸d，LlSY

Pd巾USY

刚C：r州

R№USY

20％40％ 60％

Product selectivity／％

∞苗墨∞符u蚺30cm>
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图5-4硫存在下过渡金属改性对四氢萘加氢过程中产物选择性影响(6 h反应结果)
Fig 5-4 Effect of second metal modification on products selectivity for tetralin

hydrogenation in the presence ofsulfur(results after 6 h reaction)

不同过渡金属添加对加氢活性的影响不同，这与第二金属的本性，载体酸性

等有很大关系。许多文献报导在Ti02负载金属催化剂还原时，容易引发Ti2+或

Ti”向金属表面的迁移，从而形成所谓的强金属载体相互作用(SMSI)[199,208-211]。

对于Pd／TiUSY催化剂来说，在氢气氛下也有上述情况发生，导致钯与Ti物种形

成局部台金，这降低了金属活性位的数目，因而导致该催化剂的较低四氢萘转化

率，但是载体的较高酸强度和最大酸量能够充分促使活化的芳烃物种向开环及裂

解的方向进行，因而该催化剂具有最大裂解产物选择一胜。对于Cr、Mn改性催化

剂，二者的阳离子物种较难还原，可以对贵金属发挥较好的锚定作用[161,212,21 3]，

因而其负载贵金属催化剂的加氢活性较高。但是对于Pd]CrUSY催化剂而言，载

体表面仍具有较多的酸量，虽然不同酸中心的峰温有向低温偏移倾向，而仍具有

较高比例中强酸和强酸中心，因而催化剂上异构化及裂解比例也较大。对于

Pd／MnUSY催化剂而言，由于改性载体的酸量和酸强度较为适中，可以充分维持

金属活性位的稳定分散，因而，该催化剂上四氢萘的转化率最高。而且产物十氢

萘的选择性最高，相应的异构化和裂解产物的选择性最低。未改性的Pd／USY催

化剂具有较Pd／TiUSY和Pd／CrUSY高的四氢萘转化率可以归结为载体上较低酸

量的存在，从而可咀减小裂解反应的发生几率，同时获得较多的饱和及异构化产

物。

不同催化剂上产物十氢萘反／顺异构体比例随反应运行对问的变化关系见图

5-5所示。可以发现，十氧萘初始反朋匾比，以Pd／CrUSY最高，与催化剂表面的

较多强酸中心一致，但随催化剂的迅速失活，十氢萘反顺比降低很快，这主要由

载体上过量强酸中心的存在导致酸性位上较多焦炭物种形成引起。Pd／USY催化

剂上十氢萘反／J顷比变化趋势与Pd／CrUSY类似，这主要与载体上高比例的强酸中

心有关。Pd／MnUSY催化剂上十氢萘反／J顷比较高且降低趋势较为缓和，说明金

属在载体表面的良好分散，同时酸量和酸分布较为适量。PdfriUSY催化剂上相

当低的十氢萘反／J顿比主要与金属钯和部分钛物种之间形成强相互作用的形成有

关，这引发了开环和裂解副反应，形成的焦碳前驱物覆盖在载体酸性位，从而降

低产物十氢萘的反／／l顷,比例。
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图5-5不同催化剂上反／Jt顷,十氢萘异构体的比例随反应时间的变化

Fig 5-5 Trans-／cis—ratio ofdecalin over various catalysts v，s．time OFI stream

5．3．2载体差异对硫存在下四氢萘加氢活性的影响

载体性质，如比表面积、孔结构及酸性特征对沸石负载催化剂的催化性能存

在不同影响，因而考察不同性质载体负载钯催化剂在硫存在下的四氢萘加氢性能

对于抗硫性催化荆的选择是有益的。本部分先是用N2吸附和XRD测定了不同载

体(介孔MCM．4l、ASA)的比表面积和晶相结构，然后用NH3．TPD测定不同载

体的酸性，最后考察不同载体负载钯催化剂在苯并噻吩存在下的四氢萘加氢反应

性能。

表5-5为BET法测定的不同载体的比表面积结果。不同载体比表面积依次

为：Si．MCM．41>USY>AI．MCM一41>ASA。从载体的织构性质而言，介孔的

MCM．41及ASA具有较大的孔径，而USY载体上则存在相当多的微孔⋯l。

表5-5不同载体的比表面积

Table 5-5 The specific area ofvarious carriers

图5-6为不同载体的XRD谱图。静态合成的MCM．41的XRD谱图与文献

报道基本一致，表明其具有六方有序排列的孔道结构【21 51。由于MCM．41沸石属

于六方晶系，其晶胞参数a可以按下式计算：口=2d．。。／√3，其中d100为晶面间

距[216]。不同MCM．41样品的XRD分析结果如表5-6所示，可以看到，含铝

MCM．41具有较大d间距和晶胞尺寸，表明绝大多数铝原子已插入沸石骨架；但

其结晶度较差，意味着沸石表面存在一定量的无定型成分。合成的ASA的衍射

峰峰形弥散，具有典型的无定型硅铝酸盐特征弘“l。

80

o；巴量器∞甲∞6、三m譬暑c巴、
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图5-6不同载体的XRD谱图

Fig 5-6 XRD patterns of different carriers

表5-6不同MCM．41样品的XRD分析结果

里!!!!：!兰墨里!!!!!!!!堡!!熊!!!堕堡坐坚竺坚兰!!!!里!!!
样品 2 0(。)dloo(A) a(A) 结晶度(％)8

8以si—MCM一41为标样，A1一MCM-41结晶度以样品(100)晶面衍射峰峰强度与标

样对应衍射峰峰强度之比算出。

图5-7及表5．7分别是不同载体的NH3一TPD图示(图中虚线为高斯解叠图形)

和酸量分布情况。

一 固 l墨l：丛曼丛：!!I
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图5—7不同类型载体的酸性

Fig．5-7 Acidity ofdifferent carriers

由NH3一TPD结果可以看出，与USY沸石比较，ASA及MCM．41载体酸性

较差。ASA总酸量不及USY的l／3，同时具有一定量的中强酸和强酸中心：

AI—MCM-41总酸量约为USY的1／5，主要以弱酸中心为主，而中强酸和强酸中

心所占比例很低；而Si．MCM一41上仅有微量的弱酸中心。

表5—7不同载体的酸强度及对应酸量

Table，5—7．Acid strength distributions and the amount of difierent carriers。

Sample Weak Medium strong Strong Total

(磐里!!：g：2 1塑竺型：g 12 (婴婴!!：g!! !里璺旦!：g!)
AI-MCM一41 O．079(268) 0．027(370) 0．032(437) O．139

Si—MCM一41 一 一 一 O．039

USY 0．1 53(204) 0．094(264) O．427(366)0．674

ASA 0．045(209) 0．068(276) 0．076(403)0．1 89
5
The temperaturemaxima ofdifferent acid sites are given in parenthesis．unit in℃．

不同载体负载钯催化剂上四氢萘加氢反应过程中的四氢萘转化率及十氢萘

收率、产物选择性及十氢萘反／；Jl匾异构体比例的变化分别如图5-8、图5-9和图5一10

所示。

图5-8硫存在下不同载体对负载钯催化剂上四氢萘转化率和十氢萘收率的影响

Fig．5—8．Effect ofvarious carriers on supported Pd catalysts on tetralin

conversion and decalin yield in the presence of sulfur

由图5-8(a)和(b)可以发现，对于不同载体负载的钯催化剂，四氢萘转化率及

十氢萘收率的总体变化趋势一致，由高到低依次均为：Pd／ASA>Pd／USY>
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Pd／AI-MCM-41>Pd／Si-MCM一41。尽管USY的载体的酸量最大且强酸中心最多，

但负载催化剂上四氢萘加氢活性并不理想。介孔沸石MCM．41材料虽然有很大

比表面积，同时存在较多介孔，使得芳烃分子容易接近活性中心，但负载催化剂

的四氢萘转化率很低，这可能是由于载体的酸量较少且酸强度较弱，因而导致金

属和载体间的相互作用较弱。与此相反，虽然USY的强酸性能够导致金属中心

缺电子状态的形成152,21 s]，但过量强酸性极易引发异构化、裂解副反应而降低加

氢活性。相比而言，ASA酸量及酸强度较为适中，也会导致金属和载体之间的

较强的相互作用12”o”，另一方面载体上存在较多介孔，因而负载金属催化剂的

催化性能较为优良。

R叽』SY

Pd，ASA

0％ 20％40％ 60％

Product selectNity／％

图5-9硫存在下不同载体对负载钯催化剂上加氢产物选择性的影响(6 h反应结果)

Fig 5-9 Effect of supported Pd catalysts with different carriers on products selectivity
for tetralin hydrogenation in the presence of sulfur(results after 6 h reaction)

由图5-9可知，不同催化剂上十氢萘的选择性由高到低依次为：Pd／Si—MCM一41

>Pd／ASA>Pd／AI-MCM．41>Pd／USY，异构化产物的选择性顺序为：Pd／USY>

Pd／AI—MCM一41>Pd／ASA>Pd／Si．MCM．41，而裂化产物的选择性顺序为：Pd／USY

>Pd／ASA>Pd／A1．MCM．41～Pd／Si．MCM．41。关联载体酸性，可以发现，弱酸性

载体负载催化剂上芳烃的饱和程度较高，尤其是在Pd／Si—MCM．41上芳烃饱和选

择性高达94％，而强酸性载体USY负载催化剂上具有最高的异构化和裂解选择

性(分别为：20．2％和2．3％)。Si．MCM一41载体负载催化剂上亦有少量异构化产

物形成，这可能与金属位上的氢解有关【22I】，还有微量弱酸位的参与。与Pd／ASA

催化剂比较，Pd／AI．MCM一41上具有较大的异构化产物选择性，说明对于异构化

反应而言，只需较弱的酸性中心参与反应【222】。总之，具有较多介孔的弱酸性载

体负载催化剂具有较高的饱和芳烃的能力，而强酸性载体负载催化剂上形成较多

竹_忻^Im符u∞30cm>
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的异构化和开环产物。

图5一lo不同催化剂上反／J顷十氨萘异构体的比例随反应时间的变化

Fig 5-10 Trans-／cis—ratio ofdecalin over various catalysts

由图5-10可以看到，除Pd／USY催化剂上十氢萘反／JtI页,比降低相当迅速外，其

余载体负载催化剂十氢萘反／J顾比变化较为缓和，初始十氢萘反／』顷比由高到低的

次序为：Pd／USY>Pd／ASA>Pd／AI—MCM-41>Pd／Si．MCM．41，经6 h反应后仅

Pd／USY上十氢萘反／J顿比降低到略低于Pd／AI—MCM．41催化剂的水平，其他催化

剂上十氢萘反顺比例顺序与反应起始时一致。ASA、AI．MCM．41和Si．MCM．41
负载钯催化剂上反／』顿异构体比例与载体的酸强度顺序较为符合，而Pd／USY上的

反常行为主要由催化剂活性位表面强吸附一定的焦炭物质引起。

由上可知，Pd／ASA催化剂不但具有较大的四氢萘转化率，而且对饱和产物十

氢萘的选择性较高，且负载催化剂上产物十氢萘反／顺比较高，说明该类催化剂

在芳烃加氢中催化性能优良。当前的许多研究也证实了ASA负载贵金属催化剂

在芳烃加氢中的优越性[47,223,2241。另外最近的研究表明，ASA负载的贵金属催化

剂在油品的深度加氢脱硫过程中也显示出优越的脱除性能1225-228]。总之，ASA负

载贵金属催化剂在油品的芳烃加氢反应中有很好的应用价值。

5．4小结

通过对金属改性前后USY载体、介孔McM-4l(包括纯硅和含铝的两种)、ASA

载体性质和不同负载钯催化剂在硫存在下四氢萘的加氢性能的考察，可以得出如

曼ioop_sfu、兰一日u∞p-∞c∞亡
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下几点结论：

(1)过渡金属Ti、cr和Mn改性后原USY载体晶相结构仍能基本维持，同时改

性使原沸石的硅铝比略有增高。沸石酸性的测定表明，改性沸石的酸量和酸强度

较原USY载体有不同程度提高。引入不同过渡金属对USY负载钯催化剂的四氢

萘加氢性能的影响显著不同，反应初始阶段Mn、Cr改性催化剂具有趣好的加氢

活性，但是随反应进行，Pd／CrUSY催化剂活性降低迅速，而Pd／MnUSY降低缓

慢，Pd／TiUSY活性在整个反应期间活性最差，反应6 h时不同催化剂上四氢萘

加氢活性顺序为：Pd／MnUSY>Pd／USY>Pd／CrUSY>Pd／TiUSY。Pd／MnUSY的

优良催化性能可以归结为Mn2+对金属颗粒的锚定作用和载体表面适宜的酸量及

酸强度分布。

(2)对于USY、ASA、A1一MCM-41和Si—MCM-41载体而言，以USY酸量和酸强

度最大，其次为ASA，介孔MCM．41材料酸量少且酸强度较弱，尤其Si．MCM．41

仅有微弱酸性。不同载体负载催化剂在硫存在下四氢萘加氢活性的大体顺序为：

Pd／ASA>Pd／ITSY>Pd／AI—MCM一41>Pd／Si．MCM一41。从反应产物的选择性而言，

弱酸性载体ASA和MCM．41负载钯催化剂具有较优的芳烃饱和性能，而强酸性

USY负载钯催化剂上异构化和裂解产物选择性较高。

(3)强酸性USY及其Mn、Cr改性的负载催化剂适合于芳烃加氢同时异构化的场

合，而弱酸性ASA或MCM一41催化剂在芳烃加氢过程中能够维持较高的芳烃饱

和选择性。总之，通过引入第二过渡金属到USY载体或改变载体类型可以改善

负载催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能。
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第六章结论

本文以硫存在下的四氢萘加氢作为模型反应，其中选用的硫毒物有噻吩和苯

并噻吩，研究了负载钯催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能，选用的载体有Beta

沸石、USY沸石、MCM一41及ASA等。同时用密度泛函(DFT)方法分析了钯簇

的不同电子状态及其与硫作用的关系。基于上述实验和理论计算工作，获得的主

要结论如下：

1．热力学分析表明，含氮或含硫的杂环类有机化合物较芳烃反应性强，因而在

实际油品的芳烃加氢中预先除掉该杂环类化合物是必要的也是可行的。低温、

高压及高氢∥弪比有利于芳烃的深度加氢。但是对于开环及异构化来说，适当

提高温度对其更有利。

2．对Beta沸石负载钯催化剂上四氢萘加氢性能及催化剂的失活分析表明，与浸

渍法相比，离子交换法制各催化剂具有较高的芳烃加氢活性。对于离子交换

法制备的不同硅铝比的负载钯催化剂而言，反应8 h后，四氢萘加氢活性顺

序为：Pd／Beta80(IE)>Pd／Beta60(IE)>Pd／Beta25(IE)。Pd／Beta80(IE)催化剂的

优良催化性能可以归因于催化剂表砸适中的酸量及较高比例的中强、强酸中

心的存在。为调变催化剂表面酸性，考察了少量y-A1203稀释剂添加对

Pd／Beta25(IE)加氢性能的影响，结果发现，弱酸性rAl203对催化剂的加氢抗

硫性能具有明显改善作用。对失活催化剂的研究发现，反应后的催化齐U表面

含有相当量的焦炭成分，同时失活催化剂上金属颗粒明显长大，这可能由金

属的硫化引起。可以推断，催化剂表面较大分子尺寸的焦炭化合物对活性位

的覆盖及催化剂的硫中毒是造成催化剂失活的重要原因。

3．对稀土Nd”改性及未改性的USY负载钯催化剂的加氢抗硫性能的研究表明，

添加适量的稀土能够促进金属．载体间的较强相互作用，从而改善催化剂的加

氢活性。通过密度泛函方法对金属簇的电子特征及金属硫中毒的理论模拟发

现，催化剂金属活性中心电予缺失状态的形成是导致金属催化剂抗硫性提高

的根本原因；对于缺电子贵金属颗粒形成的本源，主要在于贵金属颗粒和氢

正离子的直接接触，而贵金属与稀土离子直接相互作用的可能性很小。

4．对于不同过渡金属改性的USY的物化性质及其负载钯催化剂的加氨性能的

研究发现，Ti、cr和Mn引入会导致USY沸石酸量增加及酸强度增高。反应

6 h，不同负载钯催化剂在硫存在下的四氢萘加氨活性顺序为：Pd／MnUSY>

Pd／USY>Pd／CrUSY>Pd／TiUSY，仅Mn改性的贵金属催化剂加氢活性优良，
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而Cr和Ti改性对USY负载Pd催化剂的加氢活性较差，Pd／MnUSY催化剂

的优良催化性能可以归因于载体的适中酸量和酸强度、金属活性位的良好分

散，而Ti和cr改性催化剂的较低催化活性与催化剂表面存在过量酸性位，

尤其是强酸中心有关。

5．对不同载体负载钯催化剂在硫存在下的芳烃加氢性能的评价发现，催化剂的

加氢活性顺序为：Pd／ASA>Pd／USY>Pd／AI．MCM．41>Pd／Si—MCM一41。弱酸

性介孔材料MCM．41负载催化剂虽然比表面积大且主要以介孔为主，但由于

载体与金属间的相互作用较弱，不利于负载金属催化剂的加氢活性改善。酸

量及酸强度适中的ASA负载Pd催化剂上具有较高芳烃加氢活性，且主要反

应产物为饱和烃类，这反映出该催化剂中金属和载体问仍存在较强的相互作

用，且金属和酸性位的比例较为匹配。强酸性USY负载贵金属催化剂上具有

较高的芳烃加氢活性，这可以归结为金属和载体间较强的相互作用，但是由

于载体的较强酸性，该催化剂上异构化和裂解产物所占比例较大。

6．影响芳烃加氢性能的因素是多方面的，本文的研究表明：通过①使用高硅

铝比沸石负载催化剂，如Pd／Beta80催化剂；②引入少量的稀释剂，如7-A1203

和Pd／Beta25进行混合；⑨采用稀土或过渡金属元素改性USY负载催化剂，

如Pd／NdUSY或Pd／MnUSY催化剂；④选择合适的载体组分用于贵金属的

负载，如Pd／ASA催化剂等方案均可以使催化剂的芳烃加氢性能得以改善。

对于催化剂的台理设计来说，以下几方面是值得关注的：①催化剂酸性的合

理调变；②金属母体盐的引入方法；③金属颗粒的电子性质及其良好分散；

④载体组分的类型及其孔道结构等。
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