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摘要:采用短程分子蒸馏技术ꎬ对独山子石化公司蒸馏装置减压渣油进行了深拔分离ꎬ考察了不同拔出深度窄馏分的性质ꎬ

并对按比例调和的宽馏分减压深拔重蜡油作为催化裂化装置原料的性质进行了分析评价ꎬ结果表明ꎬ蜡油Ⅱ终馏点达到
６００􀆰 ８０℃时ꎬ蜡油Ⅱ收率提高 ２􀆰 ３２％ꎬ残炭值达 １􀆰 ３８％ꎬ已不能满足催化原料残炭值控制要求ꎮ 拔出终馏点大于 ６００℃后ꎬ残
炭、金属含量等指标迅速上升ꎬ重蜡油已不能满足催化原料控制指标ꎮ 在工业应用中ꎬ建议通过优化和调整蒸馏装置的操作ꎬ控
制拔出深度和重蜡油残炭ꎬ达到增加催化裂化原料来源、改善全厂蜡油平衡的目的ꎮ
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　 　 目前ꎬ在实验室常采用实沸点蒸馏方法对原油

进行分析评价ꎬ由于该方法受系统真空度影响(一
般只能达到 １３􀆰 ３ Ｐａ)ꎬ馏分切割温度往往只能达到

５５０℃左右(根据原油性质与组成情况略有差异)ꎮ
但对于原油中深拔重蜡油与减压渣油馏分而言ꎬ由
于其组成与结构复杂ꎬ沸点高ꎬ受热易分解ꎬ采用目

前常用的实沸点蒸馏方法难以分离[１]ꎮ 分子蒸馏

技术 由 于 具 有 高 真 空 度、 蒸 馏 压 力 低 ( 约 为

０􀆰 １ Ｐａ)、受热时间短、操作温度低、分离效率高等优

点[２]ꎬ容易实现油品轻、重组分在较低温度下分

离[３]ꎬ较适合用于油品减压深拔研究ꎮ 本文中的研

究利用分子蒸馏技术对减压渣油进行分离ꎬ获得了

不同拔出深度的重蜡油窄馏分、宽馏分ꎬ并对其性质

进行了分析研究ꎬ为工业装置减压深拔的顺利实施ꎬ
催化裂化合理利用深拔重蜡油提供了大量基础数据

和技术支持ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验原料

实验原料为独山子 １ ０００ 万 ｔ / ａ 蒸馏装置混合

原油(末站哈油和北疆原油)、蜡油Ⅱ及减压渣油馏

分ꎬ各原料主要性质分析见表 １、表 ２ꎮ
表 １　 实验原料主要性质分析

分析项目 混合原油 蜡油Ⅱ 减压渣油

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８３０􀆰 ２ ９０６􀆰 ６ ９６６􀆰 ５

运动黏度(２０℃) / (ｍｍ２􀅰ｓ－１) ８􀆰 ３１４ １６􀆰 ７６ —

酸值 / (ｍｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ２１ ０􀆰 ３ ０􀆰 １

ω(硫) / ％ ０􀆰 ４１ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ９７

ω(氮) / ％ ０􀆰 ０９ ０􀆰 １８ ０􀆰 ５２

盐含量 / (ｍｇ􀅰Ｌ－１) ３３ — —

ω(残炭) / ％ １􀆰 ６８ ０􀆰 ８８ １２􀆰 ２

ω(金属) / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) 　 　 　

　 Ｆｅ ３􀆰 ９２ ５􀆰 ０９ １４􀆰 ６

　 Ｃｕ ０􀆰 １２ ０􀆰 １ ０􀆰 ２４

　 Ｎｉ ３􀆰 ７５ ０􀆰 ３６ ３１􀆰 ８

　 Ｖ ３􀆰 ０６ ０􀆰 ０１ ２６

表 ２　 蜡油Ⅱ馏分馏程数据

蜡油Ⅱ ＩＢＰ ５％ １０％ ３０％ ５０％ ７０％ ９０％ ＦＢＰ

馏程 / ℃ ３３９􀆰 ５ ４３９􀆰 ５ ４６４􀆰 ５ ５０４􀆰 ６ ５２４􀆰 ６ ５４４􀆰 １ — ５８８􀆰 ２

􀅰１７１􀅰
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１􀆰 ２　 实验设备

本文中的深拔试验设备是刮膜式短程分子蒸馏

仪ꎬ最低操作压力可以达到 ０􀆰 １ Ｐａꎮ
１􀆰 ３　 实验步骤

以减压渣油为原料ꎬ使用短程分子蒸馏仪ꎬ通过

调节短程分子蒸馏仪操作条件ꎬ获得不同拔出率的

深拔窄馏分ꎬ将蜡油Ⅱ与深拔窄馏分按比例调和为

不同拔出率的减压深拔重蜡油(ＨＶＧＯ)ꎬ并对调和

减压深拔重蜡油性质进行分析和评价ꎮ

２　 实验结果和讨论

２􀆰 １　 分子蒸馏仪不同实验条件下的减压拔出率

表 ３ 获得了减压拔出率提高 ２􀆰 ３２％、２􀆰 ７８％、
３􀆰 ５７％、４􀆰 ４２％ ４ 种拔出率的数据ꎮ 从表 ３ 的数据

分析可以看到ꎬ在相同的进料速率下ꎬ影响拔出率的

主要因素是蒸发器温度和系统残压ꎮ 在系统残压相

同的情况下ꎬ蒸发器温度越高ꎬ相应的拔出率越高ꎻ
在相同的温度下ꎬ系统残压越低ꎬ拔出率越高[４]ꎮ
当然ꎬ在一定的温度下ꎬ系统残压受到进料速率、减
压渣油组成、蒸发器温度、实验装置抽真空系统能力

等因素的制约ꎬ因此ꎬ为了获得预期的拔出率ꎬ需要

对上述试验条件摸索ꎬ并获得最佳的操作条件ꎮ
表 ３　 分子蒸馏仪不同实验条件下的减压拔出率

项目
深拔窄

馏分－１
深拔窄

馏分－２
深拔窄

馏分－３
深拔窄

馏分－４

蒸发器温度 / ℃ ２５４􀆰 ０ ２６１􀆰 ５ ２７２􀆰 ０ ２８５􀆰 ０

残压 / Ｐａ ０􀆰 ２~０􀆰 ３５ ０􀆰 ２~０􀆰 ５ ０􀆰 ２~０􀆰 ５ ０􀆰 ２~０􀆰 ５

进料速率 / Ｈｚ １０􀆰 １ １０􀆰 １ １０􀆰 １ １０􀆰 １

原料温度 / ℃ １４０ １４０ １４０ １４０

轻馏分温度 / ℃ ７５ ７５ ７５ ７５

重馏分温度 / ℃ １４０ １４０ １４０ １４０

冷阱温度 / ℃ －３０ －３０ －３０ －３０

转速 / ( ｒ􀅰ｍｉｎ－１) ３６５ ３６５ ３６５ ３６５

Ω[轻馏分收率

　 (对减渣)] / ％
１７􀆰 １６ ２０􀆰 ５８ ２６􀆰 ３９ ３２􀆰 ７２

Ω[轻馏分收率

　 (对原油)] / ％
２􀆰 ３２ ２􀆰 ７８ ３􀆰 ５７ ４􀆰 ４２

２􀆰 ２　 减压深拔重蜡油性质分析

混合原油深拔前蜡油 Ⅱ 馏分段的收率为

７􀆰 ５％ꎬ对应减压渣油收率为 １３􀆰 ５１％ꎮ 减压深拔后

重蜡油馏分段 ＨＶＧＯ－１ꎬ２ꎬ３ꎬ４ 的收率比未深拔前

的蜡 油 Ⅱ 收 率 分 别 提 高 至 ９􀆰 ８２％、 １０􀆰 ２８％、

１１􀆰 ０７％、１１􀆰 ９２％ꎬ 对应的减压渣油收率分别为

１１􀆰 １９％、１０􀆰 ７３％、９􀆰 ９４％、９􀆰 ０９％ꎮ ＨＶＧＯ－１ꎬ２ꎬ３ꎬ４
的终馏点从 ５８８􀆰 ２℃ 分别提高至 ６０２􀆰 ７、 ６００􀆰 ８、
６１０􀆰 ３、６１８􀆰 ０℃ꎮ 深拔后 ＨＶＧＯ－１ꎬ２ꎬ３ꎬ４ 的密度、
硫含量、氮含量、金属 Ｎｉ＋Ｖ、残炭含量均随着拔出深

度的增加而有所上升ꎮ 表 ４ 为减压深拔蜡油Ⅱ馏分

段性质分析ꎮ
表 ４　 减压深拔蜡油Ⅱ馏分段性质分析

项目
混合原油

蜡油Ⅱ
ＨＶＧＯ－

１
ＨＶＧＯ－

２
ＨＶＧＯ－

３
ＨＶＧＯ－

４

Ω[收率(对原油)] / ％ ７􀆰 ５ ９􀆰 ８２ １０􀆰 ２８ １１􀆰 ０７ １１􀆰 ９２

密度(２０℃) /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

９０６􀆰 ６ ９１８􀆰 ９ ９１８􀆰 ８ ９２０􀆰 ５ ９２１􀆰 ４

酸值 / (ｍｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ３ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ２８

硫(质量分数) / ％ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ９６ ０􀆰 ９７ ０􀆰 ９８ ０􀆰 ９９

氮(质量分数) / ％ ０􀆰 １８ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２６ ０􀆰 ３０

残炭(质量分数) / ％ ０􀆰 ８８ １􀆰 ３８ １􀆰 ５８ １􀆰 ７４ ２􀆰 ４８

金属 / (μｇ􀅰ｇ－１) 　 　 　 　 　

　 Ｎｉ ０􀆰 ３６ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ８８ １􀆰 ０４ １􀆰 ９９

　 Ｖ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ３８ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ８４ ２􀆰 ００

组成(质量分数) / ％ 　 　 　 　 　

　 饱和烃 ６９􀆰 ９３ ６８􀆰 ８８ ５５􀆰 ８６ ５７􀆰 ７４ ５３􀆰 ６０

　 芳烃 ２３􀆰 ４５ ２１􀆰 ０６ ３３􀆰 ５８ ３０􀆰 １８ ３５􀆰 ０７

　 胶质 ６􀆰 ２６ １０􀆰 ０６ １０􀆰 ５６ １２􀆰 ０８ １１􀆰 ３３

馏程 / ℃ 　 　 　 　 　

　 ＩＢＰ ３３９􀆰 ５ ３７１􀆰 ６ ３７０􀆰 ８ ３７５􀆰 ４ ３７７􀆰 ６

　 ＦＢＰ ５８８􀆰 ２ ６００􀆰 ８ ６０２􀆰 ７ ６１０􀆰 ３ ６１８􀆰 ０

从表 ４ 可以看到ꎬ随着深拔蜡油Ⅱ馏分段的收

率不断增加ꎬ硫含量从 ０􀆰 ６７％上升至最高 ０􀆰 ９９％ꎬ
上升明显ꎮ 但对应收率从 ９􀆰 ８２％提高至 １１􀆰 ９２％时

(对应蜡油Ⅱ终馏点从 ６０２􀆰 ７℃提高至 ６１８􀆰 ０℃)ꎬ硫
含量整体变化不大ꎬ从 ０􀆰 ９６％上升至 ０􀆰 ９９％ꎮ 这表

明在 ６０２􀆰 ７ ~ ６１８􀆰 ０℃ 的馏分段硫含量分布比较平

均ꎬ随着沸点的提高ꎬ硫含量总水平变化不大ꎮ 催化

裂化原料与催化裂化汽油之间的硫传递系数通常在

１５~２０[５]ꎬ若硫传递系数以 １５ 计ꎬ预计 ＦＣＣ 汽油的

硫含量大致在 ４４７~６６０ μｇ / ｇꎮ 因此ꎬ若只是针对目

前较低水平硫含量的角度分析ꎬ深拔前后对催化裂

化加工过程影响不大ꎬ但需要密切关注随着原油硫

含量上升后ꎬＦＣＣ 汽柴油硫含量上升对后续汽柴油

加氢精制装置的影响ꎮ
蜡油Ⅱ终馏点从 ５８８􀆰 ２℃提高至 ６１８􀆰 ０℃时ꎬ氮

含量从 ０􀆰 １８％提高至 ０􀆰 ３０％ꎬ已处于较高水平ꎮ 催
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化裂化催化剂对氮含量ꎬ尤其是碱性氮含量非常敏

感ꎬ碱性氮会与催化裂化催化剂的酸性中心发生反

应ꎬ造成催化裂化催化剂活性下降甚至失活ꎬ严重影

响催化裂化产品分布ꎮ 因此ꎬ随着拔出率的提高ꎬ氮
含量和碱性氮含量随之上升ꎬ必须密切关注氮、碱氮

对催化裂化的影响ꎬ尤其是催化剂活性的失活速率

以及烟气中氮氧化合物含量的变化ꎮ
对应深拔后蜡油Ⅱ的残炭值从 ０􀆰 ８８％上升至

最高 ２􀆰 ４８％ꎮ 由于独山子石化公司催化裂化为蜡

油催化裂化装置ꎬ没有外取热设施ꎬ因此ꎬ按照原先

催化裂化原料残炭指标控制在≯０􀆰 ９％ꎬ考虑与其他

原料 掺 炼ꎬ 将 蜡 油 Ⅱ 馏 分 残 炭 值 指 标 控 制 为

≯１􀆰 １％[６]ꎮ 目前ꎬ随着蜡油预加氢装置投产ꎬ残炭

已控制到了≯１􀆰 ７％ꎬ根据残炭指标来说ꎬ进行减压

深拔还有较大温度上升空间ꎮ
Ｎｉ＋Ｖ 含量从 ０􀆰 ３７ μｇ / ｇ 上升至最高 ３􀆰 ９９ μｇ / ｇꎬ

尤其是深拔拔出率提高 ３％左右后ꎬＮｉ＋Ｖ 含量迅速

上升ꎮ 因此ꎬ在拔出率提高后ꎬ必须密切关注金属含

量上升对催化裂化加工过程产生的不利影响ꎬ做好

钝化剂加入工作ꎮ 金属 Ｎｉ 含量的上升ꎬ会增加催化

裂化反应裂化深度ꎬ增加干气产率ꎬ焦炭产率上升ꎬ
催化裂化产品分布变差ꎻ金属 Ｖ 会吸附沉积在催化

裂化分子筛催化剂微孔表面ꎬ破坏分子筛催化剂微

孔结构ꎬ最终造成催化剂完全失活ꎮ 根据不同收率

下深拔蜡油Ⅱ对应的金属含量关系分析ꎬ建议将蜡

油Ⅱ收率控制在≯１０％左右ꎬ以控制金属 Ｎｉ＋Ｖ 的

含量迅速上升ꎬ避免对催化裂化过程造成较大不利

影响ꎮ 综上所述ꎬ按照实验室得出结论ꎬ独山子加工

原油还有一定的减压深拔空间ꎮ
２􀆰 ３　 工业应用情况

独山子石化 １ ０００ 万 ｔ 炼油蒸馏装置采用初馏

塔、常压炉、常压塔、减压炉、减压塔两炉三塔工艺流

程ꎮ 减压蒸馏部分主要包括减压炉、减压塔ꎬ由转油

线连接ꎬ另还有塔底塔顶系统和减顶气脱硫塔及相

关循环回流ꎬ减压塔采取“干式”操作ꎬ塔底不设蒸

汽汽提ꎬ对塔下部洗涤段填料进行冲洗油处理ꎬ为减

小结焦的可能性ꎬ加热炉炉管内注入了少量蒸汽ꎮ
减压炉出口温度设计值为≯４３６℃(常压下 ５７５℃)ꎮ
装置从建成至今ꎬ按照减压炉出口温度接近设计值

进行多次深拔ꎬ由于受加工原油种类变化ꎬ在深拔过

程中一度出现减压炉燃料气压力较高于设计值ꎬ减
压炉炉膛和炉管温度偏高ꎬ减压不凝气量过大ꎬ减压

塔顶压力不稳等因素造成洗涤段填料和炉管结焦情

况ꎮ 所以一直不能按照设计值稳定操作ꎬ装置减压

深拔温度大部分在 ５５０℃左右ꎮ
如何避免减压炉炉管及减压塔洗涤段填料结焦

是减压深拔长周期运行的关键ꎬ经过相关工业装置

数据收集和上述深拔试验研究结果表明ꎬ炉管的结

焦速率与油品性质和操作条件密切相关ꎮ 流体的黏

度越大ꎬ质量流速越小ꎬ结焦前体物向流动主体的扩

散就越困难ꎬ炉管越容易结焦ꎮ 工业装置设计深拔

减压炉出口温度及减压塔操作条件均是在纯哈国原

油基础上设计ꎬ与当前加工混合原油性质差别较大ꎬ
因此ꎬ首先应分析出当前加工原油对应的减压炉出

口温度ꎬ避免油品发生裂解现象ꎬ同时优化减压塔操

作ꎬ在提高拔出率的前提下ꎬ避免洗涤段填料结焦ꎬ
使减压部分装置长周期运行ꎮ 减压塔的优化主要是

优化减压塔的运行周期ꎬ提高产品质量及收率ꎬ而影

响减压塔长周期运行及产品质量的主要原因为洗涤

段填料结焦ꎻ减压塔洗涤段是对闪蒸上来的油气进

行洗涤ꎬ除去油气中夹带的重组分、重金属、残炭和

沥青质ꎬ保证蜡油质量满足要求ꎮ 由于该处气相负

荷大、液相负荷小ꎬ使得该段填料容易结焦ꎮ
２􀆰 ３􀆰 １　 减压炉出口温度与洗涤段填料压降

统计 ２０１３ 年 １ 月—２０１５ 年 １１ 月减压炉出口温

度与洗涤段填料压降ꎬ见表 ５ꎮ
表 ５　 ２０１３ 年 １ 月—２０１５ 年 １１ 月洗涤段压降与减压炉出口温度

日期 ２０１３􀆰 １ ２０１３􀆰 ２ ２０１３􀆰 ３ ２０１３􀆰 ４ ２０１３􀆰 ５ ２０１３􀆰 ６ ２０１３􀆰 ７ ２０１３􀆰 ８ ２０１３􀆰 ９ ２０１３􀆰 １０ ２０１３􀆰 １１

减压炉出口温度 / ℃ ４２２􀆰 ６ ４１８􀆰 ７ ４１７􀆰 ５ ４１４􀆰 ９ ４１３􀆰 ９ ４１３􀆰 ８ ４０９􀆰 ５０ ４０７􀆰 ９ ４１４􀆰 ７ ４１２􀆰 １ ４１４􀆰 ８

洗涤段压降 / ｋＰａ ０􀆰 ２４２ ０􀆰 ２２１ ０􀆰 ２５７ ０􀆰 ２８５ ０􀆰 ２７１ ０􀆰 ２７４ ０􀆰 ２８７ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ２９１ ０􀆰 ３００

日期 ２０１３􀆰 １２ ２０１４􀆰 １ ２０１４􀆰 ２ ２０１４􀆰 ３ ２０１４􀆰 ４ ２０１４􀆰 ５ ２０１４􀆰 ６ ２０１４􀆰 ７ ２０１４􀆰 ８ ２０１４􀆰 ９ ２０１４􀆰 １０

减压炉出口温度 / ℃ ４１５􀆰 ７ ４１６􀆰 ６ ４１７􀆰 ２ ４１７􀆰 ８ ４１７􀆰 ７ ４１８􀆰 １ ４１８􀆰 ６ ４１７􀆰 ３ ４１８􀆰 ３ ４１８􀆰 ０ ４１８􀆰 ７

洗涤段压降 / ｋＰａ ０􀆰 ３１６ ０􀆰 ３３０ ０􀆰 ３５１ ０􀆰 ３７５ ０􀆰 ３９３ ０􀆰 ４０６ ０􀆰 ４３５ ０􀆰 ４６５ ０􀆰 ４７４ ０􀆰 ４８０ ０􀆰 ４７４

日期 ２０１４􀆰 １１ ２０１４􀆰 １２ ２０１５􀆰 １ ２０１５􀆰 ２ ２０１５􀆰 ３ ２０１５􀆰 ６ ２０１５􀆰 ７ ２０１５􀆰 ８ ２０１５􀆰 ９ ２０１５􀆰 １０ ２０１５􀆰 １１

减压炉出口温度 / ℃ ４１７􀆰 ９ ４１９􀆰 ４ ４２０􀆰 ９ ４２０􀆰 ６ ４１９􀆰 １ ４１９􀆰 ７ ４１７􀆰 ０ ４１７􀆰 １ ４２０􀆰 ０ ４１８􀆰 ５ ４１９􀆰 ７

洗涤段压降 / ｋＰａ ０􀆰 ４９３ ０􀆰 ５１３ ０􀆰 ４８５ ０􀆰 ５１８ ０􀆰 ５１７ ０􀆰 １３７ ０􀆰 １７４ ０􀆰 １１３ ０􀆰 １６０ ０􀆰 ２９０ ０􀆰 １６５
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　 　 由表 ５ 可以看出ꎬ由于装置开工周期的延长ꎬ减
压塔洗涤段填料压降总体呈现缓慢上升的趋势ꎬ减
压炉出口温度调整变化对其影响不大ꎬ表明填料结

焦存在不可逆性ꎻ只是会造成压降上升速度较快ꎻ减
压炉出口温度在 ４１５℃以下时ꎬ洗涤段填料压降较

为平稳ꎬ维持在 ０􀆰 ３ ｋＰａ 左右ꎬ减压炉出口温度降到

４１０℃以下ꎬ洗涤油填料层压降也降至 ０􀆰 ２５ ｋＰａ 左

右ꎬ减压炉出口温度提高到 ４１８℃左右ꎬ洗涤段填料

压降上升趋势也较快ꎬ 从 ０􀆰 ３ ｋＰａ 左右上升到

０􀆰 ４５ ｋＰａꎻ减压炉出口温度提高到 ４２０℃以上ꎬ此段

时间洗涤段填料压降也上升到 ０􀆰 ５ ｋＰａ 以上ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 减压炉出口温度与洗涤段填料压降上升

速率

统计 ２０１３ 年 １ 月—２０１４ 年 ８ 月减压炉出口温

度与洗涤段填料压降上升速率的对应关系ꎬ见表 ６ꎮ
表 ６　 减压炉出口温度与洗涤段填料压降上升速率

对应关系

日期 减压炉出口温度 / ℃ 压降上升速率 / (ｋＰａ􀅰ｍ－１)

２０１３􀆰 １—２０１３􀆰 ４ ４２２ ０

２０１３􀆰 ４—２０１３􀆰 ５ ４１８ ０􀆰 ００９１

２０１３􀆰 ５—２０１３􀆰 ７ ４１１ ０􀆰 ００６７

２０１３􀆰 ７—２０１３􀆰 １２ ４１５􀆰 ７ ０􀆰 ００４１

２０１４􀆰 １—２０１４􀆰 ４ ４１７􀆰 ７ ０􀆰 ０１９１

２０１４􀆰 ４—２０１４􀆰 ６ ４１８􀆰 ６ ０􀆰 ０２０９

２０１４􀆰 ６—２０１４􀆰 ８ ４１８􀆰 ３ ０􀆰 ０２２

由表 ６ 看出ꎬ２０１３ 年年初减压炉出口温度在

４２２℃ꎬ造成压降上升速度较快ꎬ为 ０􀆰 ００９ １ ｋＰａ /月ꎻ
到 ２０１３ 年 ７ 月ꎬ减压炉出口温度进一步降至 ４１０℃
左右ꎻ压降速率有所下降ꎬ从 ７ 月中旬到 ２０１４ 年 ８
月减炉出口温度升高至 ４１８℃左右时ꎬ填料层压降

上升速度达到 ０􀆰 ０２ ｋＰａ /月左右ꎬ是 ２０１３ 年 １—４ 月

的 ２ 倍ꎬ是 ２０１３ 年下半年的 ４􀆰 ５ 倍左右ꎻ２０１４ 年

４—６ 月填料层压降上升速度达到 ０􀆰 ０２０ ９ ｋＰａ /月ꎬ
是 ２０１３ 年 １—４ 月的 ２􀆰 ３ 倍ꎬ是 ２０１３ 年下半年的 ５
倍左右ꎬ表明后期洗涤段填料压降上升速率有所

加快ꎮ
２０１５ 年ꎬ１ ０００ 万 ｔ / ａ 蒸馏装置进行检修ꎬ通

过对减压塔洗涤段填料进行更换ꎬ结合实验室数

据以及统计以往加工的数据等措施ꎬ通过加强减

压塔进料温度、压力、洗涤段填料压降、床层温度、
洗涤油回流量、回流温度、减顶压力及减顶不凝气

量监控ꎬ调整洗涤油量、洗涤油回流温度并严格控

制减压炉管温度ꎬ目前进行减压深拔ꎬ减压炉出口

温度控制在了 ４２６℃(常压 ５８０℃以上)ꎬ达到国内

同行领先水平ꎮ

３　 结论

(１)采用短程分子蒸馏技术对独山子石化加工

混合原油的减压渣油进行深拔研究表明ꎬ深拔温度

６００℃之前ꎬ深拔重蜡油性质变化平缓ꎬ大于 ６００℃
后ꎬ残炭、金属含量等指标迅速上升ꎬ性质变化剧烈ꎬ
已不能满足催化原料控制指标ꎮ 蜡油Ⅱ终馏点达到

６００􀆰 ８℃时ꎬ蜡油Ⅱ收率可以提高 ２􀆰 ３２％ꎬ残炭值达

１􀆰 ３８％ꎬ已不能满足催化原料残炭值控制要求ꎬ在实

际操作中ꎬ建议应当控制深拔重蜡油终馏点不大

于 ６００℃ꎮ
(２)目前ꎬ独山子石化 １ ０００ 万 ｔ 常减压蒸馏装

置减压深拔温度在 ５８０℃左右ꎬ减压深拔作为一个

系统工程ꎬ影响因素较多ꎬ既要考虑上下游平衡ꎬ又
要关注设备结焦等核心问题ꎮ 在操作实施过程中ꎬ
应密切跟踪相关监控数据ꎬ优化操作ꎬ通盘考虑ꎬ为
防止减压炉炉管、减压塔内件结焦ꎬ需要通过生产运

行ꎬ多方参考评估ꎬ才能获取防止结焦控制的最佳运

行参数ꎬ只有在安全操作区内运行ꎬ才能保证效益最

大化和长周期运行ꎮ
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