
  www.hgxb.com.cnCIESC Journal

多级孔 Ni-Mo/Y 催化煤焦油加氢裂化制高芳潜石脑油工艺参数优化
及作用机制研究

邢申康 1，周晓东 1，3，张兴祖 1，王超 2，唐亚昆 1，3，王顺武 1，3，李光俊 1，3，陈步宁 3，向辉 3，孙显锋 3，张庆

军 2，刘浪 1，3

（1 新疆大学 化学学院 省部共建碳基能源资源化学与利用国家重点实验室， 新疆 乌鲁木齐 830046； 2 中石化（大连）石油

化工研究院有限公司， 辽宁 大连 116045； 3 哈密富油煤研究院， 新疆 哈密 839000）

摘要： 在能源转型背景下，利用煤焦油通过加氢裂化技术生产芳烃是实现“减油增化”的重要途径。本文采用

多级孔Ni-Mo/Y催化剂，在固定床反应器中考察了温度、压力与空速对煤焦油加氢裂化产物分布及芳烃潜含量

的影响，重点研究工艺参数对芳烃转化和单环烷烃保留之间的协同调控机制。结果表明，温度和空速具有关键

调控作用，在 366 oC时、0.50 h-1时转化率与芳潜达最优平衡。温度过低或空速过高则多环芳烃转化不足，反之

易导致单环环烷烃过度裂解；提高压力主要促进芳烃加氢并抑制裂解。在最优工艺参数（366 oC， 15.0 MPa， 
0.50 h-1）下，转化率、重石脑油产率及芳烃潜含量分别达到 71.0 %、52.0 %和 61.89 %。本文阐明了工艺参数在

多级孔分子筛催化剂催化煤焦油制高芳潜石脑油中的作用机制，对推动煤焦油高值转化和芳烃生产多元化发展

具有重要指导意义。
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Abstract: Under the strategic background of low-carbon transformation of the energy structure, utilizing the rich 
aromatic hydrocarbon structure in coal tar and producing aromatics through hydrocracking technology is one of the 
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key approaches to achieving the goal of "reducing oil and increasing chemicals". In this paper, using coal tar as the 
raw material and hierarchical pore Ni-Mo/Y catalyst, the effects of temperature, pressure and space velocity on the 
product distribution and aromatic hydrocarbon potential content of medium and low-temperature coal tar 
hydrocracking were investigated in a 100 mL fixed-bed reactor. We focused on the synergistic regulation of process 
parameters for aromatic hydrocracking and monocyclic alkane retention. Results show that reaction temperature and 
space velocity are key to controlling product selectivity. At 366 oC and 0.50 h-1, we achieved an optimal balance 
between conversion and aromatic potential. Lower temperatures or higher space velocity can prevent the full 
hydrogenation of polycyclic aromatic hydrocarbons. While the opposite conditions cause excessive cracking of 
monocyclic cycloalkanes and reduce aromatic potential. Additionally, higher reaction pressure mainly enhances 
aromatic hydrogenation and inhibits excessive cracking. Under optimal conditions (366 oC, 15.0 MPa, 0.50 h-1), coal 
tar conversion, heavy naphtha yield, and aromatic potential reached 71.0 %, 52.0 %, and 61.89 %, respectively. 
This work clarifies the mechanism of action of process parameters in the process of multi-stage porous molecular 
sieve catalytic hydrocracking of coal tar to produce high-aromatic potential naphtha, which is of great guiding 
significance for promoting the high-value conversion of coal tar and the diversified development of aromatics 
production technology.
Keywords: coal tar; hydrocracking; catalyst; porous media; fixed-bed

引 言

在全球能源结构低碳转型与中国“双碳”战略

深化的背景下，中国燃料油消费已呈平台化趋势[1]，

国际能源署指出 2024 年中国汽柴油需求已接近平

台期，与此同时，新能源汽车的普及正持续压缩燃

油需求[2]。相反，乙烯与芳烃等化工原料需求显著

增长，2025年乙烯需求约 5749万吨/年、对二甲苯需

求达 4146 万吨/年，凸显“减油增化”转型的紧迫

性[3]。尤其是轻质芳烃 BTX 主要来自石油路线，面

临资源短缺问题。我国煤炭资源储量丰富，其热解

产生的煤焦油富含芳香组分，却主要用于生产低附

加值燃料油[4-5]，将其高效转化为 BTX 等化学品，对

实现煤炭资源清洁高值化利用具有重要战略

意义[6]。

煤焦油加氢裂化是制备高芳潜石脑油并提升

芳烃收率的关键过程。该过程依赖于金属-酸双功

能催化剂的协同作用，即酸性位点催化C-C键断裂

与异构化，金属位点（如 Pt、Pd、Ni-Mo）提供加氢功

能[7]。与传统石油基减压瓦斯油（VGO）体系相比，

煤焦油呈现出显著不同的分子特征：含有大量且分

子尺寸较大的芳烃。在依托传统微孔分子筛（如 Y
型沸石，典型孔径<0.74 nm）的催化体系中，VGO 所

富含的长链烷烃可实现相对顺畅的扩散；相反，煤

焦油中的大分子则受限于极大的空间位阻效应，难

以有效接触孔道内部的活性位点。此外，煤焦油体

系内高浓度的杂原子化合物极易在孔口诱发积炭，

进而引发孔道堵塞。综上所述，单纯依托常规微孔

催化剂已无法适配煤焦油深度加氢裂化的需求，故

必须引入介孔单元以构筑多级孔道网络体系，从而

解除大分子的扩散受限并提供容纳积炭的空间。

为此，研究者通过优化催化剂孔结构进行了大量探

索。在模型化合物（如萘、菲等）研究中，构筑多级

孔道催化剂被证实可有效改善传质、抑制副反应。

例如，对萘加氢裂化，Kong等[8]通过后处理Y分子筛

构建多级孔 Ni/Y 催化剂，形成约 5.2 nm 的晶内介

孔，使BTX收率从 41 %提升至 63 %。Dong等[9]利用

Pt@SSZ‐13@β 核壳催化剂，利用 SSZ-13 的微孔

（0.38 nm）物理阻隔大分子接触金属位点，同时利用

外层β沸石壳层提供的丰富介孔（孔容 0.11 cm3·g-1）

强化扩散，结合空间限域与氢溢流效应，使 BTX 选

择性从 18 %提升至 44.1 %。在菲为模型化合物方

面，Lee等[10]采用不同介孔比例的 Ni‐W/HY 催化剂，

通过引入约 3.2 nm 的均一介孔使载体介孔孔容增

至 0.49 cm3·g-1，实现了菲的高转化与单环芳烃高选

择性，单环芳烃收率由常规微孔催化剂的 43.3 %提

升至 48.4 %。Kim 等[11] 采用具有丰富晶间介孔（平

均孔径约 10 nm，介孔孔容高达 0.39 cm3·g-1）的纳米

β 沸石负载 Ni2P，将混合原料中的 BTX 收率从

30.5 %提升至 42.3 %。上述研究表明，多级孔催化

剂在多环芳烃加氢裂化过程调控具有显著优势，可

促进多环芳烃在分子筛孔道内部的扩散与传质。
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但采用贵金属负载[9,12-13]，以及昂贵模板剂、多步水热

晶化法等复杂的多级孔构建方法[14-16]阻碍了其工业

化应用进程。

煤焦油在常温下为一种粘绸状的液体，主要由

烷烃、烯烃、芳烃和含氧、氮、硫等杂原子构成的复

杂混合物[17]，模型化合物难以代表真实油品。在真

实油品体系，Zhang等[18] 探究了采用多级孔Ni-Mo/Y
催化剂在轻柴油（含 29.9 %双环芳烃）加氢裂化中

的应用。在 4.0 MPa、空速 2.0 h-1、240-360 oC的条件

下，烷基苯选择性高达 27.5 %，凸显了多级孔在改

善大分子传质与产物选择性上的优势。Parsapur
等[19]开发了有序介孔Y型沸石负载的Ni-Mo-S/Y催

化剂，用于直馏减压瓦斯油（VGO）加氢裂化，在 400 
oC、5.0-9.0 MPa、空速 1.0 h-1的条件下，转化率达到

91.5 %，石脑油收率达 69.1 %，内部积炭降低 42-
57 %，验证了多级孔结构在提高转化效率与稳定性

方面的潜力。Palos等[20]报道了 Pt-Pd/USY-ASA（无

定形硅铝）-Al2O3 催化剂在塑料裂解油（PPO）与

VGO 混合进料中的性能。含 50 %ASA 的催化剂具

有丰富的介孔结构（平均孔径 9 nm），在 440 oC、8.0 

MPa 下，实现了 75.9 %的转化率，石脑油收率为

33.2 %。上述研究以石油馏分取得了显著进展，但

多级孔结构在真实煤焦油加氢裂化过程中的调控

机制以及工艺参数协同优化等方面缺乏系统认识。

本文采用自主研发的 Ni-Mo/Y 催化剂，具有丰

富介孔-微孔多级孔结构，且酸性中心可接近性好

的特点。同时，聚焦反应温度、压力和空速等关键

工艺参数在真实煤焦油加氢裂化过程中的调控机

制，开发兼具原料适应性、操作稳定性与高选择性

的煤焦油制高芳潜石脑油工艺，为优化煤焦油制高

芳潜石脑油工艺提供科学依据。

1 实验材料和方法

1.1 实验样品

以新疆哈密中低温煤焦油加氢精制产物（由哈

密某厂提供）为原料，开展加氢裂化实验。

本文多级孔 Ni-Mo/Y 催化剂采用水热、酸和盐

交替强化的复合脱铝与表面修饰相结合的策略制

备，来自于中石化（大连）石油化工研究院有限公

司，其具体参数如表1。

1.2 加氢裂化评价实验

裂化装置工艺流程如图 1 所示，实验采用固定

床两段串联反应装置，包括两台反应器（316 L材质，

内径 28 mm，总长 1750 mm）。第一反应器装填 Ni-
Mo/Al2O3加氢精制催化剂，装填量 100 mL。第二反

应器装填 Ni-Mo/Y 加氢裂化催化剂，装填量 100 
mL。各反应器催化剂均采用稀释均匀堆积方式装

填，以石英砂稀释三倍。两端装填 Φ 6 尺寸瓷球。

反应前，以 2.5 wt.% CS2 的柴油为硫化剂，在 15.0 
MPa，320 oC，1.0 h-1的空速下恒温硫化 8 h。预硫化

完成后切换原料。由于原料氮含量较高，需通过调

节精制段反应器的温度来控制精制产物中的 N 含

量，确保进入加氢裂化段的原料氮含量低于 10 mg/
kg，从而防止加氢裂化催化剂中毒。

加氢裂化反应转化率（x）、液体产率（Yliq）、气体

表 1　Ni-Mo/Y 的元素分析和织构性质

Table 1　The elemental analysis and texture properties of Ni-Mo/Y

元素分析(wt.%)
Al

18.65
Si

17.01
Mo

9.66
Ni

4.57

织构性质

SBET
①/m2·g-1

424.69
Vtotal

②/cm3·g-1

0.35
Vmicro

③/cm3·g-1

0.12
Vmeso

④/cm3·g-1

0.24
Dp

⑤/nm
3.3

注：① BET比表面积基于相对压力（P/P₀）为0.05-0.30的吸附数据计算得出② 在P/P₀=0.99条件下测定的总孔体积③ 通过 t-plot法获得的

微孔体积④ 采用BJH法计算的中孔体积⑤ 通过公式4Vtotal/SBET计算的平均孔径

图 1 加氢裂化装置工艺流程图（1）气体流量计，（2）预硫化

泵，（3）反应原料泵，（4）一级反应器，（5）二级反应器，（6）高

压分离器，（7）低压分离器，（8）产品罐，（9）背压阀

Fig. 1 Schematic diagram of the hydrocracking evaluation unit 
(1) gas flow meter, (2) pre-sulphurisation pump, (3) reaction 

feedstock pump, (4) primary reactor, (5) secondary reactor, (6) 
high-pressure separator, (7) low-pressure separator, (8) product 

tanks, and (9) backpressure valve
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产率（Ygas）、轻石脑油产率（Yln）、重石脑油产率（Yhn）、

和芳潜含量（AP）等计算公式见式（2-1）至（2-7）。

同时，为更加全面评估反应温度对重石脑油的实际

利用价值的影响，引入芳潜产率指标（YAP），以同步

考虑重石脑油芳潜含量与重石脑油产率的协同变

化。各计算公式的定义如下：

x = mfeed -munconv

mfeed
× 100% (2-1)

Yliq = mliquid 
mfeed × 100% (2-2)

Ygas = x - Yliq (2-3)
Yln = mln

mfeed
× 100% (2-4)

Yhn = mhn

mfeed
× 100% (2-5)

AP = 0.93 × wC6N + 0.94 × wC7N + 0.95 × wC8N + 0.95 × wC9N +
0.96 × wC10N + ∑wC6 - C10A (2-6)

YAP = AP × Yhn (2-7)
其中，mfeed为原料质量；munconv为反应后的重质油

（＞177 oC）质量；mliquid为反应后轻石脑油（＜65 oC）
和重石脑油（65-177 oC）总量；wCxN为对应碳数的环

烷烃，wC6-C10A为碳数在 C6-C10 的芳烃；mln为产物中

轻石脑油质量；mhn为产物中重石脑油质量。

在加氢裂化工艺参数优化过程中，本文主要通

过调节以下三个工艺参数调控加氢裂化反应性能：

温度：354、360、366、372、378 oC；

压力：10.0、11.0、12.0、13.0、14.0、15.0 MPa；
空速：0.35、0.50、0.65、0.80、0.95 h-1。

通过对比产物分布、转化率与芳潜能力，筛选

出最优反应条件，以实现高芳潜石脑油的高效

制备。

1.3 分析与检测

反应后所得液相产物经常压分馏装置进行初

步分离，依据沸点范围划分为三个馏分区间：<65 oC
（轻石脑油）、65-177 oC（重石脑油）、>177 oC（重质

油，即未转化油），原料中重质油组分约占90 %。

重石脑油馏分中的芳潜组分采用多维气相色

谱法进行定性与定量分析，参照 GB/T 28768-2012 
标准执行。实验使用 Agilent 6890N 气相色谱仪

（Agilent Technologies, USA），配备 Agilent 19091S 色

谱柱（50 m × 200 μm × 0.50 μm）。进样方式为分流

进样，进样口温度 250 oC；程序升温条件为：初始温

度 35 oC（保持 15 min），以 2 oC/min 升至 200 oC（保持

10 min）。载气为高纯氮气，流速 60 mL/min。检测

器采用火焰离子化检测器（FID），温度 320 oC。所得

谱图经 Chroma TOF 软件解析，结合 NIST 20 谱库进

行定性分析，采用峰面积归一化法进行定量分析。

采用模拟蒸馏气相色谱法分析液体产物的馏

分分布，分析仪器为 Agilent 7890B 气相色谱仪，严

格按照 ASTM D7169-2016 标准执行。色谱柱采用

CP7570 SimDis 专用色谱柱（5 m × 0.53 mm × 0.88 
μm）。进样口温度350 oC，进样量1.0 μL；程序升温：

初始温度 35 oC（保持 0.5 min），以 15 oC/min 升至 430 
oC（保持 10 min）。检测器为火焰离子化检测器

（FID），温度 380 oC。数据由 SimDis Expert 软件处

理，得到累积分布曲线和馏分收率。

液体全产物的族组成采用气相色谱-质谱联用

仪分析，参照 SH/T 0606-2005标准执行。实验使用

Agilent 7890B 气相色谱- 5977C 质谱联用仪（GC-
MS）。色谱柱为 HP-5MS（30 m × 0.25 mm × 0.25 
μm），进样口温度 290 oC，不分流进样，载气为氦气，

流速 1.0 mL/min。程序升温条件：初始温度 60 oC（保

持 1 min），以 5 oC/min 升至 310 oC（保持 10 min）。质

谱检测条件：电离方式为电子轰击（EI，70 eV），传输

线温度 300 oC，离子源温度 230 oC，全扫描模式（m/
z = 35-650）。所得质谱图与NIST 20谱库进行比对

定性，采用归一化法进行定量分析。需要特别说明

的是，族组成分析反映的是全液体产物的分子结构

分布，而不仅限于重石脑油馏分。该结果用于揭示

不同反应条件下目标结构（如单环烷烃）的生成趋

势及结构转化路径的演变。

2 实验结果与讨论

2.1 原料的组成与理化性质分析

原料的馏分分布、元素分析等基础分析结果见

表 2。由表 2可知，该原料具有高碳含量（86.29 %）、

低杂质（氮、硫含量分别为 0.07 %和<0.01 %）以及宽

馏程（IBP-FBP 为 81.6-561 oC）的特点。其中，极低

的氮含量可有效减弱对催化剂酸性中心的中和作

用[21]，从而延长催化剂寿命。较高的氢碳原子比（H/
C=1.78）表明其烃类组成饱和程度较高[22]。与未精

制煤焦油相比，精制后原料在密度、元素组成及馏

程分布上均发生了根本性转变。如密度显著降低、

H含量显著提升、S、N杂质含量下降、H/C增加，这证

实其已由富含杂原子和多环芳烃的重质芳香类组

分加氢精制为一定程度的饱和烃类化合物。馏程

分布大幅前移，初馏点降低且馏分收窄，说明其中
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轻质馏分比例显著增加。此外，原料中 N 含量为

0.07 %，为避免加氢裂化催化剂中毒失活，本文采用

一段精制反应器以进行深度脱氮。

综合分析表明，该原料已通过深度精制过程，

从一种劣质的重质原料转化为一种杂质含量低、饱

和度高的优质裂化原料，有利于在加氢裂化过程中

实现高选择性转化。

表 3 给出了原料烃组成分析结果，该原料总芳

烃含量为 45.1 wt.%，其中单环芳烃达到 31.5 wt.%，

双环及以上芳烃含量达到 13.6 wt.%。环烷烃与链

烷烃分别为 29.9 wt.%和 24.5 wt.%。煤焦油加氢裂

化制高芳潜石脑油过程中，需将芳烃类化合物加氢

饱和为环烷烃。这对催化剂酸性和反应条件的精

准调控提出更高要求，在双环及以上芳烃类化合物

加氢裂化为单环烷烃的同时，避免单环芳烃过度裂

化为链烷烃。

2.2 反应温度对加氢裂化的影响

本节在 15.0 MPa、0.50 h-1 考察了反应温度

（354、360、366、372、378 oC）对加氢裂化产物分布和

组成影响，结果见图 2（a）。其它反应条件：氢油体

积比1000:1。
由图 2（a）可知，随反应温度的提高，转化率、气

体产率、轻石脑油产率和重石脑油产率均呈增加趋

势。根据阿伦尼乌斯方程，提高温度能够提高反应

速率常数，从而提高加氢裂化反应速率；同时，由于

裂解过程为吸热反应，温度提升有助于裂解反应平

衡正向移动。当反应温度升高至 378 oC时，转化率

达 86.6 %。轻石脑油和重石脑油的产率分别达到

表 2　裂化原料基本性质

Table 2　Cracked feedstock properties

项目

密度 (20oC)/g·cm-3

元素组成 wt.%
C
H
S
N
O

H/C
馏程分布/oC

IBP/10%
30%/50%
70%/90%
95%/FBP

未加氢煤焦油

0.9841

83.05
9.95
1.2
4

2.8
1.43

154.8/238.4
305.8/368.2
428.8/571.4

700/-

原料

0.8683

86.29
12.90
＜0.01

0.07
0.74
1.78

81.6/168
244/298.4

359.8/437.4
466.8/561

表 3　原料烃组成

Table 3　The composition of cracked feedstocks

组成分布/wt.%
烷烃

环烷烃总量

单环芳烃总量

双环芳烃总量

三环芳烃总量

四环芳烃总量

五环芳烃总量

噻吩总量

未鉴定芳烃

芳烃总量

胶质

总量

原料

24.5
29.9
31.5
8.9
1.4
0

0.2
1.1
2

45.1
0.5
100

354 360 366 372 378
0

25
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Yln Yhn
质
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图 2　反应温度对（a）转化率和产率、（b）重石脑油芳潜的影

响

Fig. 2　Effect of reaction temperature on (a) conversion and 
product yields, and (b) aromatic content of heavy naphtha.
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15.8 %和 55.6 %。值得注意的是，伴随反应温度由

354 oC升至378 oC，尽管原料表观总转化率呈现递增

趋势，但重石脑油产率的增长速率明显放缓，与此

同时，轻石脑油产率则保持持续上升。这一现象表

明：在苛刻的高温反应区，目标产物重石脑油的化

学稳定性遭到破坏，其已从生成物角色转变为反应

物，进而发生了二次裂化反应。此类深度二次反应

不可避免地降低了目标产物（重石脑油）的选择性。

由此阐明，366 oC 实为本体系内兼顾原料转化效率

与抑制二次裂化的最佳温控点。

虽然适度提高温度有利于重石脑油生成，但煤

焦油制芳烃过程并非仅追求重石脑油高产率，其芳

潜含量也至关重要。图 2（b）给出了反应温度对重

石脑油芳潜含量的影响。随反应温度的提高，重石

脑油芳潜含量呈降低趋势。当反应温度从 354 oC提

高到 378 oC时，芳潜含量由 68.6 %下降至 48.6 %，降

幅达 20.3 %。这表明提高反应温度，虽促进了原料

向重石脑油的转化，同时也加剧了单环环烷烃的过

度裂化，导致其转化为气体产物，从而降低了芳潜

含量。为从煤焦油制芳烃工艺角度评价最佳工艺

条件，计算了芳潜产率，即重石脑油产率与芳潜含

量的乘积，见图 2（b）。由图 2（b）可知，随反应温度

的提高，芳潜产率先增加后减小，在 366 oC时达到最

高值 32.2 %。这表明，当反应温度超过 366 oC 后重

石脑油收率增益难以弥补其芳潜含量下降带来的

品质损失。因此，反应温度为 366 oC时，实现了重石

脑油“品质-产量”的协同优化。

为进一步探究温度升高对加氢裂化反应网络

的影响，并揭示芳潜值下降的内在原因，对重石脑

油中不同碳数的烃类组成进行了对比分析。由图 3
可知，不同温度下裂化所得重石脑油中主要为 C6-
C10的环烷烃和链烷烃类化合物，而芳烃类化合物含

量始终较低。这表明芳潜值随温度升高而降低，主

要归因于C8-C10范围内环烷烃含量的显著下降。此

外，各类烃的碳数分布呈以C8为中心的正态分布特

征，说明裂化过程具有一定的统计规律性，即大分

子裂解更倾向于生成C8等中等碳数产物[23]。

具体而言，随反应温度的提高，C6和 C7环烷烃

含量变化较小，前者略有增加，后者略有降低。从

微观分子结构分析，C8-C10高碳数环烷烃通常带有

2~4个碳原子的较长侧链（如乙基、丙基等），或连有

1~4个甲基/乙基等短侧链。相比之下，C6-C7低碳数

环烷烃多为无侧链（环己烷）或仅带单一甲基侧链

（甲基环己烷/甲基环戊烷）的稳健构型。在加氢裂

化微观动力学网络中，环烷烃侧链的脱烷基反应

（即断裂环外 C-C 键）所需的活化能较低，通常在

110~130 kJ/mol之间；而单环体系的开环裂化（即断

裂环内C-C键）受制于极强的轨道空间位阻与过渡

态环张力，其活化能垒显著跃升至 160~200 kJ/mol。
因此，随着反应温度的升高或停留时间的延长，高

碳数（C8-C10）环烷烃凭借更高的体系能量优先跨越

较低能垒，发生侧链脱烷基反应，致使其自身含量

下降。与此同时，上述脱烷基过程所大量生成的产

物正是低碳数环烷烃（C6-C7）。由于这些C6-C7组分

进一步发生开环裂解的能垒极高，难以继续转化，

因而在反应液相中得以有效保留与累积，从而在宏

观上表现出 C6-C7组分在严苛工艺条件下的表观稳

定性甚至含量略增。

为揭示原料加氢裂化反应机制，对反应得到的

混合液体产物，即轻石脑油、重石脑油和未转化油

的混合物，进行了族组成分析（图 4）。由图 4可知，

随反应温度的升高，单环环烷烃含量整体呈上升趋

势，而多环环烷烃含量则逐渐下降。链烷烃含量保

持在约 41-43 %的水平，变化不大。链烷烃组分收

率对反应温度波动所呈现出的表观不敏感性，其本

质是连续反应网络中竞争反应速率达成动态平衡

的外在体现。具体而言，尽管温度的攀升显著加速

了环烷烃开环生成链烷烃的反应进程，但不可忽视

的是，高温亦同步且急剧地加剧了链烷烃进一步深

度断链生成小分子轻烃气体的二次裂化速率（如图

2（a）中气体产率升高所示）。由于链烷烃的生成速
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图 3 反应温度对重石脑油中烃类组成的影响

Fig. 3 Effect of reaction temperature on hydrocarbon 
composition in heavy naphtha.
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率与其向气相裂解的消耗速率随温度升高呈现出

同步剧增的趋势，致使滞留于液相产物中的链烷烃

浓度表现出显著的准稳态特征。相反，单纯提升反

应压力或延长停留时间，其动力学效应主要集中于

强化液相局域内的深度加氢与开环反应，并未显著

诱发激烈的气化裂解副反应，从而导致链烷烃在产

物中得以持续累积。与此同时，单环芳烃和多环芳

烃含量均未出现显著波动，总量为 4-5 %。具体而

言，单环环烷烃含量由 37 %升至 46 %，多环环烷烃

含量由15 %下降至9 %。这一结果表明较高温度有

利于多环环烷烃向单环环烷烃的转化，契合以高芳

潜重石脑油为目标产品的工艺方向。从热力学角

度看，多环环烷烃因环张力较大，在高温条件下更

易于发生开环裂解，生成单环环烷烃或进一步裂化

为链烷烃[24-25]。此外，尽管升温在平衡上有利于脱

氢生成芳烃，但在高压加氢裂化体系中，氢化与裂

化反应速率远高于脱氢反应，所以单环环烷烃更倾

向于保持饱和结构或进一步裂化[26]。

综上，升温对重石脑油组成的调控本质上体现

为裂化主导的产物轻质化，表现为芳烃和多环烷烃

向单环烷烃与链烷烃的转化。尽管温度升高提升

了重石脑油收率，但裂化反应同步加剧，芳潜含量

呈现持续下降趋势。这一变化反应出“产率提升-
芳潜削弱”的反应路径竞争关系，在工艺优化中应

权衡转化率与目标产物芳潜之间的协同控制。

2.3 反应压力对加氢裂化的影响

反应压力是影响加氢裂化产品性质的重要因

素，可通过改变加氢深度、裂化路径影响原料转化

程度。本研究以哈密精制煤焦油为原料，在反应温

度（366 oC）、体积空速（0.50 h-1）和氢油体积比

（1000：1）的条件下，考察了反应压力（10.0、11.0、
12.0、13.0、14.0、15.0 MPa）对加氢裂化产物分布与

组成的影响。

图 5（a）展示了不同反应压力条件下产物分布

的变化规律。随反应压力的升高，转化率、轻石脑

油、重石脑油产率均呈上升趋势，而气体产率则基

本保持在 6 %左右。具体而言，当反应压力由 10.0 
MPa 提高至 15.0 MPa 时，转化率由 61.5 %上升至

71.0 %，重石脑油产率则由 46.4 %上升至 52.0 %，始

终占据主要比例。这表明提高压力有利于促进重

质组分向重石脑油的转化。相较之下，气体产率在

5.7-6.6 %之间小幅波动，即高压并未促进重质组分

42 43 42 41 41

37 37 43 44 46

15 14
11 10 9

3 4 4 4 3

354 360 366 372 378
0

20

40

60

80

100

T/°C

质
量

分
数

/%

链烷烃 单环烷烃 多环烷烃 单环芳烃 多环芳烃

 
图 4 不同反应温度下混合液体产物的组成

Fig. 4 Effect of reaction temperature on the hydrocarbon 
composition of the mixed liquid products
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图 5　反应压力对（a）转化率和产率、（b）重石脑油芳潜的影

响

Fig. 5　Effect of reaction pressure on (a) conversion and 
product yields, and (b) aromatic content of heavy naphtha.

··7



化 工 学 报

过度裂化为 C1-C4气体产物。这可能是源于高压环

境下，加氢饱和反应速率提高，抑制了过度裂化[27]。

图 5（b）展示了反应压力对重石脑油芳潜含量

及芳潜产率的影响规律。随着反应压力的提高，芳

潜含量基本保持稳定，而芳潜产率则呈现逐步上升

的趋势。具体而言，当反应压力从 10.0 MPa升高至

15.0 MPa时，芳潜含量始终维持在 61.0 %-62.4 %的

范围内，表明压力对芳潜含量的影响较为有限。相

比之下，芳潜产率随压力提升表现出增长趋势，从

10.0 MPa 下的 29.0 %增至 15.0 MPa 时的 32.2 %，提

高了 3.2 %。这一现象说明，尽管压力变化未显著

提升重石脑油中的芳潜含量，但较高的压力有利于

提升重石脑油产率，从而在维持芳潜含量稳定的同

时提高了芳潜化合物的实际产出量。从整体工艺

角度考量，较高的反应压力有利于实现高芳潜产

率，在 15.0 MPa 时达到最大值，但过高的压力将导

致设备和操作等成本提高。

图 6展示了不同反应压力下重石脑油中各碳数

烃类的分布特征。总体来看，重石脑油中 C6-C10环

烷烃始终占据主要比例，芳烃含量始终低于 2 %，而

链烷烃主要分布于C6-C10区间。随着压力升高，C8-
C10环烷烃含量呈增加趋势，表明高压条件有利于这

类组分的生成。具体而言，在不同压力下，C6（约为

6.0 %）和 C7（约为 15.0 %）环烷烃含量保持相对稳

定，这表明C6和C7环烷烃在高压氢化条件下相对稳

定。C8环烷烃随压力升高由 17.3 %增加至 18.2 %，

同时 C9和 C10环烷烃含量呈缓慢上升趋势，分别由

14.9 %升至 16.1 %、7.8 %升至 8.6 %。然而芳烃含

量略有下降。上述变化表明，高压对高碳数环烷烃

的保留具有积极作用，主要原因在于高压有利于抑

制环烷烃的过度裂化，使得部分由长链烷烃裂化及

多环环烷烃开环生成的中高碳数环烷烃得以生

成[28]，从而提高其相对含量。综上，提高反应压力可

显著促进重石脑油中环烷烃的生成，表明在高压条

件下环烷烃生成路径更具优势。

图 7展示了不同压力下混合液体产物族组成的

变化特征。随着压力从 10.0 MPa升高至 15.0 MPa，
液体产物的组成发生显著转变：链烷烃和单环环烷

烃的含量增加，而单环芳烃、多环芳烃和多环环烷

烃的含量则同步下降。这一结果表明高压条件促

进了芳烃和多环环烷烃向单环环烷烃以及链烷烃

的转化。具体而言，链烷烃含量由 35 %逐步升至

42 %，单环环烷烃由 35 %上升至 43 %。与此同时，

单环芳烃由 12 %降低至 4 %，多环芳烃则由 2 %下

降至 1 %。这表明高压环境使芳烃更易被饱和或开

环裂解[28]。组成变化表明，芳烃含量减少的总和（约

9 %）与链烷烃及单环环烷烃增加的总量基本相当，

这揭示了在高压下反应网络的主导方向是芳烃与

多环环烷烃向单环环烷烃及链烷烃的转化。该趋

势可归因于高压环境下，芳烃加氢饱和生成环烷

烃[28]与环烷烃开环生成链烷烃[29]这两步连续反应均

得到加强，最终产物分布取决于这两步反应的动力

学竞争。

综上，提高反应压力不仅提升了转化率与液体

产率，而且通过促进芳烃饱和与环烷烃保留，优化

了产物组成。虽然实验数据显示，压力由 13.0 MPa
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图 6 反应压力对重石脑油中烃类组成的影响

Fig. 6 Effect of reaction pressures on hydrocarbon composition 
in heavy naphtha.
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Fig. 7 Effect of reaction pressures on the hydrocarbon 
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提升至 15.0 MPa 时，体系芳潜产率的净增益仅为

1.8 %（由 30.4 %增至 32.2 %），但在重质煤焦油加氢

裂化体系的实际工业运行中，最优压力的界定不能

仅局限于单程产率的绝对增量。高达 15.0 MPa 的

压力能显著提升芳烃深度加氢饱和能力，族组成数

据表明，当压力从 13.0 MPa 升至 15.0 MPa 时，液相

产物中未转化的芳烃总质量分数由 9.2 %骤降至

4.8 %，其中多环芳烃被进一步深度消耗至仅 1.1 %。

因此，综合考量目标产物收率的最大化与保障催化

剂长周期运行的抗结焦稳定性，本文将 15.0 MPa确
定为该体系兼顾技术指标与长周期工程效益的综

合最优反应压力。

2.4 体积空速对加氢裂化的影响

体积空速是影响加氢裂化产品性质的重要因

素之一，直接决定了反应物与催化剂之间的接触时

间，从而显著影响反应程度与产物构成。本研究在

固定反应压力（15.0 MPa）、温度（366 oC）和氢油体积

比（1000：1）的条件下，考察了裂化体积空速（0.35、
0.50、0.65、0.80、0.95 h-1）对加氢裂化产品分布与组

成的影响。

图 8（a）展示了不同空速条件下产物分布的变

化规律。随空速增加，加氢裂化转化率、轻石脑油

与重石脑油产率均呈现下降趋势。具体而言，随着

空速由 0.35 h-1升高至 0.95 h-1，反应转化率由 76.7 %
降至 46.3 %，轻石脑油和重石脑油产率分别由 14.8
降至 5.6 %、51.2降至 35.9 %。气体产率亦由 10.8 %
降低至 4.8 %。在本加氢裂化体系中，轻石脑油（<
65 oC）的生成路径凸显了“平行-串联”复合反应特

征。在实验范围内的较高空速（如 0.65~0.95 h-1），

体系整体转化率偏低，轻石脑油的生成主要受控于

平行反应网络，即源自重质原料轻质端侧链的直接

加氢断裂；相比之下，当空速降至低位（如<0.5 h-1）

时，重石脑油收率的下滑与轻石脑油产率的持续攀

升呈现出高度的同步性。这一现象表明，在实验范

围内的低空速条件下，除了平行反应的持续进行

外，重石脑油组分发生过度开环（即串联的二次裂

化反应）的相对贡献有所提升，这部分二次转化成

为了轻石脑油增量的补充来源。

图 8（b）展示了空速对重石脑油的芳潜含量及

产率的影响规律。随空速升高，重石脑油芳潜含量

显著增加，从 57.5 %增至 69.5 %。芳潜产率则先增

后减，在 0.50 h-1时达到最高值 32.2 %。这一结果表

明，较高空速下停留时间缩短，抑制了环烷烃的过

度裂化，有利于单环环烷烃的保留，因此芳潜含量

提高；然而过高的空速使转化率与重石脑油产率显

著降低，导致芳潜产率随之下降。这一变化反映出

在空速调节中存在“转化率-芳潜含量”的权衡：低

空速有利于转化但导致芳潜下降，高空速利于芳潜

保留却制约了整体转化水平。综上所述，在本研究

的空速范围内，0.50 h-1在转化率、芳潜含量与芳潜

产率之间取得了最佳平衡。

图 9展示了空速对重石脑油馏分中烃类碳数分

布的影响。随着空速的升高，重石脑油中环烷烃含

量整体增加，而链烷烃含量则显著下降；芳烃含量

始终处于较低水平，仅在 C7-C9区间出现轻微波动。

具体从碳数分布分析，芳潜值的提升主要得益于

C7-C10区间单环环烷烃、尤其是 C7与 C10组分的相对
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图 8　不同空速对（a）转化率和产率、（b）重石脑油芳潜的影

响

Fig. 8　Effect of liquid hourly space velocity on (a) conversion 
and product yields, and (b) aromatic content of heavy naphtha.
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生成。这表明高空速下较短的停留时间抑制了环

烷烃的深度裂化，有利于中高碳数环烷烃的保留；

而低空速条件下，更长的反应时间则促使这些环烷

烃进一步开环转化为链烷烃及更轻的产物，从而导

致芳潜下降。

图 10 展示了反应空速对混合液体产物族组成

的影响。随着空速升高，单环芳烃与多环环烷烃含

量显著增加，而链烷烃和单环环烷烃含量则相应减

少，表明较短的停留时间抑制了加氢饱和与深度裂

化，导致芳烃与多环烷烃发生积累。具体而言，当

空速从 0.35 h-1 提高到 0.95 h-1 时，单环环烷烃由

46 %下降至 40 %，单环芳烃含量由 3 %增至 8 %，多

环环烷烃由 9 %上升至 14 %，链烷烃从 41 %降至

37 %。结合图 4与图 10的实验数据可知，在本研究

考察的工艺参数范围内（温度 354~378 oC，压力

10.0~15.0 MPa，空速 0.35~0.95 h-1），多环环烷烃向

单环环烷烃的转化过程表现出受活化能主导的动

力学特征。具体而言，354~378 oC范围内，产物分布

对温度变化表现出极高的敏感性，例如，当温度从

354 oC 升高至 378 oC 时，多环环烷烃的质量分数从

15 %显著下降至 9 %，而单环环烷烃的质量分数则

相应由 37 %大幅攀升至 46 %。对温度极度敏感的

族组成演变符合典型的活化能限制特征，证明了克

服环烷烃开环与深度裂解的高能垒是该反应网络

的主要瓶颈。同时，图 10 证实了在该空速区间

（0.35~0.95 h-1）下，反应深度受到停留时间的限制。

正是基于上述显著的温度响应特征与停留时间制

约双重实验依据，本文将该转化过程判定为受化学

动力学控制。

综上所述，在 0.50 h-1条件下，体系在转化率、液

体收率与芳潜产率之间取得了最佳协同，可作为本

研究加氢裂化工艺的适宜操作条件。该结果对煤

焦油加氢裂化过程中“转化效率-产物品质”的协同

调控具有参考意义。

3 结 论
（1）结果表明，多级孔Ni-Mo/Y催化剂在煤焦油

加氢裂化制高芳潜石脑油反应中表现出优异的催

化剂性能。证据显示，在 366 oC、15.0 MPa、0.50 h-1

条件下，重石脑油芳烃潜含量达 61.89 %，重石脑油

产率为 52.0 %，证实该条件可实现单环环烷烃净生

成速率的最大化。

（2）通过工艺参数协同可有效平衡反应路径竞

争，可将优化目标从传统的高转化率转向基于反应

网络的路径选择性控制，实现“协同调控芳烃转化

与单环烷烃保留”的核心目标。

（3）本研究进一步揭示了反应参数对竞争反应

路径的差异化调控规律，即温度与空速协同作用，

共同决定串联反应中两步关键步骤的速率匹配关

系，过低的温度或过高的空速会导致多环芳烃的加

氢饱和步骤成为限速环节；而过高的温度或过低的

空速则会驱使中间产物单环环烷烃过度发生开环

裂解，二者均会牺牲芳烃潜含量。此外，反应压力

通过热力学推动平衡向加氢方向移动，在促进芳烃

加氢的同时，也有效抑制了过度裂化。这一认识为

通过工艺条件精准调控反应网络、实现目标路径选
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图 9 空速对重石脑油中烃类组成的影响

Fig. 9 Effect of liquid hourly space velocity on hydrocarbon 
composition in heavy naphtha.
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图 10 不同空速下混合液体产物的组成

Fig. 10 Effect of liquid hourly space velocity on the 
hydrocarbon composition of the mixed liquid products
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择性提供了明确依据。

（4）本文研究了工艺参数对加氢裂化性能的影

响，其本质上是通过工艺条件调节催化剂“金属-
酸”对原料的催化作用，实现双功能之间的平衡。

提高氢分压主要增强了 Ni-Mo 金属位点的加氢活

性，促进芳烃饱和为环烷烃；而温度主要控制Y分子

筛酸性位点上的裂化速率。只有当金属位点的加

氢速率与酸性位点的开环速率相匹配时（如本研究

中的 366 oC、15 MPa），才能最大程度保留单环环烷

烃，从而避免因酸性功能过强导致的过度裂化或金

属功能过弱导致的转化率不足。

（5）只有通过温度、压力与空速的协同优化，可

在单环环烷烃最佳留存区间内实现从“强转化”向

“高选择性”的范式转变，这对复杂重质油定向转化

具有明确的指导意义。

符 号 说 明

AP——芳潜含量，%
YAP——芳潜产率，%
Ygas——气体产率，%
Yhn——重石脑油产率，%
Yliq——液体产率，%
Yln——轻石脑油产率，%
mfeed——为原料质量，g
mhn——为产物中重石脑油质量，g
mliquid——为反应后轻石脑油（＜65 oC）和重石脑油

（65-177 oC）总量，g
mln——为产物中轻石脑油质量，g

munconv——为反应后的重质油（＞177 oC）质量，g
wC6-C10A——为碳数在C6-C10的芳烃，%
wCxN——为对应碳数的环烷烃，%
x——加氢裂化反应转化率，%
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