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摘要:详细介绍了 ＦＦ－３６ 加氢精制催化剂和 ＦＣ－３２Ａ 加氢裂化催化剂在柴油加氢改质装置上的工业应用ꎮ 精制催化剂具

有反应温度上与裂化催化剂相匹配的加氢脱氮能力ꎬＦＣ－３２Ａ 具有显著优先裂解重组分能力、开环选择性以及显著提高柴油十
六烷值能力ꎮ 工业标定结果表明ꎬ产品汽油、轻质柴油、柴油的硫、氮质量分数均在 １０－６ ｇ / ｇ 以内ꎬ汽油的脱硫率为 ９８％、脱氮率
为 ９９％ꎬ轻质柴油脱硫率为 ９９％、脱氮率为 ９９％ꎬ柴油脱硫率为 ９９％、脱氮率为 ９９％ꎬ达到设计要求ꎮ 汽油的辛烷值和柴油的十
六烷值以及指标达到设计要求ꎮ

关键词:ＦＦ－３６ꎻＦＣ－３２Ａꎻ脱硫率ꎻ脱氮率
中图分类号:ＴＥ－６　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１８)０７－０１８３－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１８.０７.０４２　

Ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ＦＦ￣３６ / ＦＣ￣３２Ａ ｃｏｍｐｏｕｎｄ ｃａｔａｌｙｓｔ ｉｎ
ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｍｏｄｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｌａｎｔ

ＬＥＩ Ｔａｏ∗ꎬ ＭＡ Ｆｕ￣ｌｉꎬ ＨＵ Ｊｉａｎ￣ｚｈｏｎｇꎬ ＬＩＵ Ｃｈａｏ
(Ｔｈｅ Ｓｅｃｏｎｄ Ｊｏｉｎｔ Ｗｏｒｋｓｈｏｐꎬ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ Ｋａｒａｍａｙ Ｐｅｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｃｏｍｐａｎｙꎬ Ｋａｒａｍａｙ ８３４００３ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ｔｈｉｓ ｐａｐｅｒ ｉｎｔｒｏｄｕｃｅｓ ｍｉｎｕｔｅｌｙ ｔｈｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｓ ｏｆ ＦＦ￣３６ ｈｙｄｒｏｔｒｅａｔｉｎｇ ｃａｔａｌｙｓｔ ａｎｄ ＦＣ￣３２Ａ
ｈｙｄｒｏｃｒａｃｋｉｎｇ ｃａｔａｌｙｓｔ ｉｎ ｔｈｅ ｄｉｅｓｅｌ ｈｙｄｒｏｔｒｅａｔｉｎｇ ｍｏｄｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｕｎｉｔ.Ｔｈｅ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｄｅｎｉｔｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ａｂｉｌｉｔｙ ｏｆ ＦＦ￣３６ ｃａｎ
ｍａｔｃｈ ｗｉｔｈ ＦＣ￣３２Ａ ａｔ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ. ＦＣ￣３２Ａ ｈａｓ ｔｈｅ ａｂｉｌｉｔｙ ｔｏ ｃｒａｃｋ ｄｏｗｎ ｈｅａｖｙ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ ｗｉｔｈ ｏｂｖｉｏｕｓ
ｐｒｉｏｒｉｔｙꎬｔｈｅ ｒｉｎｇ￣ｏｐｅｎｉｎｇ ｓｅｌｅｃｔｉｖｉｔｙ ａｎｄ ｔｈｅ ｃａｐａｂｉｌｉｔｙ ｔｏ ｉｍｐｒｏｖｅ ｓｉｇｎｉｆｉｃａｎｔｌｙ ｄｉｅｓｅｌ ｃｅｔａｎｅ ｎｕｍｂｅｒ. Ｔｈｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ
ｃａｌｉｂｒａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｓｈｏｗ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｓｕｌｆｕｒ ｃｏｎｔｅｎｔｓ ａｎｄ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｔｅｎｔｓ ｉｎ ｇａｓｏｌｉｎｅꎬｌｉｇｈｔ ｄｉｅｓｅｌ ｏｉｌ ａｎｄ ｄｉｅｓｅｌ ａｒｅ ａｌｌ ｌｅｓｓ
ｔｈａｎ １０ ｐｐｍꎬｔｈｅ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｅｎｉｔｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｒａｔｅｓ ｏｆ ｇａｓｏｌｉｎｅ ａｒｅ ９８％ ａｎｄ ９９％ ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙꎬｔｈａｔ ｏｆ ｌｉｇｈｔ ｄｉｅｓｅｌ
ｂｏｔｈ ａｒｅ ９９％ ａｎｄ ｓｏ ａｒｅ ｔｈａｔ ｏｆ ｄｉｅｓｅｌꎬａｌｌ ｒｅａｃｈ ｔｈｅ ｄｅｓｉｇｎ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓ.Ｔｈｅ ｏｃｔａｎｅ ｎｕｍｂｅｒ ｏｆ ｇａｓｏｌｉｎｅꎬａｎｄ ｔｈｅ ｃｅｔａｎｅ
ｎｕｍｂｅｒ ａｎｄ ｉｎｄｅｘ ｏｆ ｄｉｅｓｅｌ ｏｉｌ ｍｅｅｔ ｔｈｅ ｄｅｓｉｇｎ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ＦＦ￣３６ꎻ ＦＣ￣３２Ａꎻ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｒａｔｅꎻ ｄｅｎｉｔｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｒａｔｅ

　 收稿日期:２０１７－１２－２６ꎻ修回日期:２０１８－０４－２７
　 作者简介:雷涛(１９８２－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ工程师ꎬ从事加氢工艺管理工作ꎬ通讯联系人ꎬ０９９０－６９９１９９９ꎬｌｅｉｔｋｓｈ＠ ｐｅｔｒｏｃｈｉｎａ.ｃｏｍ.ｃｎꎮ

　 　 随着国家对环保的要求越来越高ꎬ针对燃料油

如汽柴油的 Ｓ、Ｎ 含量提出更严格的标准ꎬ目前的汽

柴油等燃料油已经无法满足日益严苛的环保要求ꎬ
２０１５ 年 ６ 月ꎬ中石油克拉玛依石化有限责任公司在

原装置的基础上又新增了一个加氢裂化反应器ꎬ新
更换精制催化剂 ＦＦ－３６ 和裂化催化剂 ＦＣ－３２Ａꎬ改
造后的装置生产能力为 ９０×１０４ ｔ / ａꎬ本文中介绍了

该组催化剂的工业应用情况ꎮ

１　 加氢精制 ＦＦ－３６ 催化剂和加氢裂化 ＦＣ－
３２Ａ 催化剂的开工

１􀆰 １　 催化剂装填

加氢精制反应器装入 ＦＦ－３６ 精制催化剂总计

４８􀆰 ６８ ｔꎬ 装 填 体 积 ６０􀆰 ８５ ｍ３ꎬ 平 均 装 填 密 度

０􀆰 ８ ｔ / ｍ３ꎻ加氢改质反应器装入 ＦＣ－３２Ａ 催化剂总

计 ４４􀆰 ９６ ｔꎬ精制催化剂 ＦＦ－３６ 总计 ９􀆰 ６２ ｔꎮ 装填体

积 ６７􀆰 ５２ ｍ３ꎬ平均装填密度 ０􀆰 ８１ ｔ / ｍ３ꎮ 催化剂装填

情况见表 １、表 ２ꎬ催化剂主要物化性质见表 ３ꎮ
表 １　 精制反应器催化剂装填情况

位置
型号或

规格

高度 /
ｍｍ

体积 /

ｍ３

一次

装入量 / ｔ

装填密度 /

( ｔ􀅰ｍ－３)

上床层 ＨＰＴ－０１Ｇ ３００ ２􀆰 １２ １􀆰 ０６ ０􀆰 ５００

　 ＨＰＴ－０１Ｈ ５００ ３􀆰 ５４ １􀆰 ７７ ０􀆰 ５００

　 ＨＰＳ－０２ １０００ ７􀆰 ０７ ４􀆰 ３１ ０􀆰 ６１０

　 ＦＦ－３６ １８１０ １５􀆰 ８１ １２􀆰 ７９ ０􀆰 ８０９

中床层 ＦＦ－３６ ２８６０ ２２􀆰 ２６ １８􀆰 １９ ０􀆰 ８１７

下床层 ＦＦ－３６ ４３５０ ３０􀆰 ７０ ２３􀆰 ９０ ０􀆰 ７７８

表 ２　 裂化反应器催化剂装填情况

位置
型号或

规格

高度 /
ｍｍ

体积 /

ｍ３

一次

装入量 / ｔ

装填密度 /

( ｔ􀅰ｍ－３)

第一床层 ＦＣ－３２Ａ ２６００ １８􀆰 ４０ １４􀆰 ７０ ０􀆰 ８００

第二床层 ＦＣ－３２Ａ ２８６０ １８􀆰 ３０ １５􀆰 １５ ０􀆰 ８２８

第三床层 ＦＣ－３２Ａ ２５７０ １９􀆰 ４１ １５􀆰 ４０ ０􀆰 ７９３

第四床层 ＦＦ－３６ １７２０ １２􀆰 ２１ ９􀆰 ６５ ０􀆰 ７９０

􀅰３８１􀅰
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表 ３　 催化剂主要物化性质

催化剂 ＨＰＴ－０１Ｇ ＨＰＴ－０１Ｈ ＨＰＳ－０２ ＦＦ－３６ ＦＣ－３２Ａ

化学组成(质量

　 分数) / ％
　 　 　 　 　

　 ＭｏＯ３ ~１１􀆰 ０ ~１１􀆰 ０ ７􀆰 ０~
１１􀆰 ０

２３􀆰 ０~
２６􀆰 ０

１５􀆰 ０~
１９􀆰 ０

　 ＮｉＯ １􀆰 ０~２􀆰 ５ １􀆰 ０~３􀆰 ５ ２􀆰 ０~４􀆰 ０ ３􀆰 ７~４􀆰 ２ ５􀆰 ０~６􀆰 ０

孔容 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ≥０􀆰 ７ ≥０􀆰 ５ ≥０􀆰 ５５ ≥０􀆰 ３２ >０􀆰 ３２

比表面 / (ｍ２􀅰ｇ－１) １１０~１４５ ≥１５０ ≥３２０ ≥１６０ >２４０

形状 五叶轮 五叶轮 三叶草 三叶草条 圆柱条

外径 / ｍｍ ５􀆰 ５~６􀆰 ５ ３􀆰 ５~４􀆰 ５ １􀆰 ５~２􀆰 ５ １􀆰 ０~１􀆰 ３ １􀆰 ５~１􀆰 ７

长度 / ｍｍ 　 　 　 ２~８ ３~８

装填密度 /

　 (ｇ􀅰ｃｍ－３)

０􀆰 ５０ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ６５~
０􀆰 ７５

０􀆰 ８０ ０􀆰 ８１

压碎强度 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) ≥２０ ≥２０ ≥１５ ≥１８０ >１６０

１􀆰 ２　 催化剂硫化

１􀆰 ２􀆰 １　 硫化目的

保护剂、ＦＦ－３６ 精制剂和 ＦＣ－３２Ａ 催化剂的活

性金属组分(Ｍｏ、Ｎｉ)是以氧化态形式存在的ꎬ这些

氧化态的金属组分在加氢精制和加氢改质过程中的

活性较低ꎬ只有当其转化为硫化态时才有较高的活

性ꎮ 催化剂硫化的目的就是把活性金属由氧化态转

化为硫化态ꎮ 常用的硫化剂有 ＣＳ２、Ｃ２Ｈ６Ｓ２(ＤＭＤＳ)ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 硫化剂用量

催化剂及硫化剂实际用量情况见表 ４ꎮ ＦＦ－３６
精制剂和 ＦＣ－３２Ａ 催化剂活性金属组分为 ＭｏＯ３ 和

ＮｉＯꎮ 催化剂所用的硫化剂是 ＣＳ２ꎬ密度为 １􀆰 ０６ ｋｇ / Ｌꎬ
在硫化过程中ꎬ这些金属氧化物与硫化剂(ＣＳ２)和

氢气在一定条件下发生如下主要化学反应:
ＣＳ２ ＋ ４Ｈ２ 􀪅􀪅 ２Ｈ２Ｓ ＋ ＣＨ４

ＭｏＯ３ ＋ ２Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 ＭｏＳ２ ＋ ３Ｈ２Ｏ
３ＮｉＯ ＋ ２Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 Ｎｉ３Ｓ２ ＋ ３Ｈ２Ｏ
表 ４　 催化剂及硫化剂实际用量情况 ｔ

催化剂名称
ＨＰＴ－

０１Ｇ
ＨＰＴ－

０１Ｈ
ＨＰＳ－

０２
ＦＦ－

３６
ＦＣ－

３２Ａ

催化剂实际装填量 １􀆰 ０６ １􀆰 ７７ ４􀆰 ３１ ６４􀆰 ５３ ４５􀆰 ２５

硫化催化剂所需 ＣＳ２ 量 ０􀆰 ０７ ０􀆰 １３ ０􀆰 ３２ １０􀆰 ０３ ５􀆰 ６０

硫化催化剂所生成水量 ０􀆰 ０４６ ０􀆰 ０４７ ０􀆰 ０４１ ０􀆰 １０２ ０􀆰 ０７８

ＣＳ２ 量 ０􀆰 ０８ ０􀆰 １５ ０􀆰 ３１ １０􀆰 ３８ ６􀆰 ０７

生成水量 ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ２２ ６􀆰 ９４ ３􀆰 ８８

总硫 ＣＳ２ 量 １６􀆰 １５

总生成水量 １１􀆰 １８

　 　 根据上述化学反应方程式及保护剂、ＦＦ－３６ 精

制剂和 ＦＣ－３２Ａ 改质剂中活性金属组分含量ꎬ可计

算出装填重量催化剂硫化完全时所需硫化剂的理论

量和生成水的理论量ꎮ 考虑到催化剂硫化过程中损

失等因素ꎬ因此硫化剂 ＣＳ２ 准备量应为理论量的

１􀆰 ５ 倍ꎬ即:
ＣＳ２ 实际用量 ＝ １６􀆰 １５ ｔ × １􀆰 ５ ＝ ２４􀆰 ２２ ｔ

理论生成水量 ＝ １１􀆰 １８ ｔ

１􀆰 ２􀆰 ３　 硫化的初始条件

高分压力 ７􀆰 ５ ＭＰａꎬ循环氢体积分数>８５％ꎬ入
口循环氢量全量循环ꎬ反应器入口温度 １６０℃ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ４　 硫化工艺流程

催化剂硫化工艺流程见图 １ꎬ原料油自装置外

罐区由泵送至装置界区ꎬ经原料油过滤器过滤后进

入滤后原料油缓冲罐ꎬ再由反应进料泵抽出升压后

与混合氢混合[１]ꎬ先与加氢改质反应产物进行换

热ꎬ再经反应进料加热炉加热至要求温度ꎬ依次流

经加氢精制反应器和加氢改质反应器ꎮ 在精制反

应器中ꎬ原料油和氢气在催化剂的作用下进行加

氢脱硫、脱氮、烯烃饱和等反应ꎮ 在改质反应器

中ꎬ原料油和氢气在催化剂作用下进行缓和加氢

裂化和开环反应[２] ꎮ

图 １　 催化剂硫化流程

从加氢改质反应器出来的反应产物依次流经

反应产物与混氢油换热器、反应产物与低分油换

热器和反应产物与混氢油换热器ꎬ与混氢原料油、
低分油换热后ꎬ经反应产物空冷器冷却至 ５０℃ 进

入高压分离器ꎬ在高压分离器中进行气、油、水三

相分离ꎮ 高压分离器出来的气相为循环氢ꎬ经过

循环氢脱硫塔脱硫后经循环氢压缩机重新升压ꎬ
再与经新氢压缩机压缩后的新氢混合ꎬ作为混合

氢返回反应系统ꎮ 高压分离器出来的油相送至低

压分离器进行再次分离ꎬ低分油经过循环线返回

原料缓冲罐ꎮ
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２０１８ 年 ７ 月 雷涛等:ＦＦ－３６ / ＦＣ－３２Ａ 组合催化剂在加氢改质装置上的应用

１􀆰 ２􀆰 ５　 催化剂硫化升温曲线

实际硫化时间比理论硫化时间长ꎬ为 ５９ ｈꎬ由
于在 ２９０℃恒温硫化时ꎬ床层有一瞬时温度迅速升

高ꎬ见图 ２ꎬ采取降低精制反应器入口 温 度 到

２８０℃ꎬ待温度平稳后ꎬ继续升温至 ２９０℃ 恒温硫

化ꎬ从硫化剂用量和生成水量的比较结果表明ꎬ基
本达到硫化的预期效果ꎮ 催化剂硫化阶段的技术

指标见表 ５ꎮ

图 ２　 催化剂实际硫化升温曲线

表 ５　 催化剂硫化阶段的技术指标

硫化阶段 升温速度及技术指标

循环氢中

硫化氢体

积分数 / ％

１８０~２３０℃升温阶段 　 ≯１０℃ / ｈꎬ硫化氢穿透之前ꎬ床

层任一点温度不得超过 ２３０℃

０１~０５

２３０℃恒温阶段 　 恒温时间≮８ ｈ ０１~０５

２３０~３１５℃升温阶段 　 ≯８℃ / ｈꎮ 第三床层温升≯５℃ ０５~１􀆰 ０

３１５℃恒温阶段 　 恒温时间≮８ ｈ １０~１􀆰 ５

２　 催化剂的初活稳定

刚经过氢活化处理的催化剂具有较高的活

性ꎬ如果这时与劣质的原料特别是二次加工馏分

油如焦化柴油接触ꎬ则催化剂表面积炭的速度会

加快ꎬ导致新鲜催化剂的失活速度加快[３] ꎮ 为了

使催化剂的活性稳定在较高的水平上ꎬ催化剂在

运转初期应用能使催化剂积炭速度减慢的直馏柴

油(终馏点 <３６５℃ꎬ硫含量大于 ２ ０００ μｇ / ｇꎬ溴价小

于 ５ ｇ / １００ ｇ)运转 ４８ ｈ 以上ꎮ
加氢精制 ＦＦ－３６ 催化剂和加氢裂化 ＦＣ－３２Ａ

催化剂硫化结束后ꎬ调整硫化剂注入速率ꎬ控制循环

氢中硫化氢体积分数为 ０􀆰 ３％ꎮ 以 ２０℃ / ｈ 的速率将

反应器入口降温至 ２５０℃ꎬ将低分油引入分馏塔(分
馏塔在此之前已开起来)ꎬ同时以正常的进料量引

直柴进装置ꎬ催化剂转入初活运转[４]ꎮ 初活运转时

间 ４８ ｈꎮ 完成催化剂的初活稳定过程ꎮ 稳定期间可

通过适当调整反应器入口温度和各床层冷氢开度ꎬ
控制每个裂化催化剂床层温升在 ４~８℃ꎮ

３　 装置进正常生产原料过程

(１)初活稳定过程结束后ꎬ反应器入口温度提

前降低 ５~１５℃ꎬ开始换进 ２５％焦化柴油ꎬ稳定 ２４ ｈꎮ
待换入 ２５％焦化柴油 ３ ｈ 系统稳定后可通过适当调

整反应器入口温度和各床层冷氢开度ꎬ控制每个裂

化催化剂床层温升在 ４~８℃ꎮ
(２)换入 ５０％焦柴稳定 ２４ ｈ 后ꎬ反应器入口温

度提前降低 ５ ~ １５℃ꎬ开始换进 １００％焦化柴油ꎬ稳
定 ２４ ｈꎮ 待换入 １００％焦化柴油 ３ ｈ 系统稳定后可

通过适当调整反应器入口温度和各床层冷氢开度ꎬ
控制每个裂化催化剂床层温升ꎬ使之在允许的范

围内ꎮ
(３)在分步换进原料油和正常生产过程中ꎬ若

任一反应器床层温度超过正常操作温度 ３０℃ꎬ则应

按紧急情况处理[５]ꎮ
(４)平稳换进原料油并将处理量提到设计进量

后ꎬ根据产品质量要求调整反应温度ꎬ装置进入正常

生产状态ꎮ

４　 催化剂活性标定

为了检验装置的实际加工能力、收率、能耗、各
动静设备运行情况以及产品质量情况ꎬ对装置以后

的操作调整优化和技术改造提供依据ꎬ于 ２０１６ 年 ８
月 １６ 日 １０:００—２０１６ 年 ８ 月 １９ 日 １０:００ 对装置进

行了为期 ７２ ｈ 标定ꎮ 主要操作条件见表 ６ꎬ原料及

产品性质见表 ７ꎬ物料平衡见表 ８ꎮ
表 ６　 标定时的工艺操作条件

项目
操作

参数
项目

操作

参数

原料油量 / (ｔ􀅰ｈ－１) １１７ 裂化反应器平均温度 / ℃ ３８５

精制反应器入口温度 / ℃ ３４２􀆰 ８ 体积空速 / ｈ－１ ２􀆰 ０３

氢油比 ４４７ 裂化反应器入口压力 / ＭＰａ ７􀆰 ４９

精制反应器平均温度 / ℃ ３７４ 裂化反应器总温升 / ℃ ５

体积空速 / ｈ－１ １􀆰 ７０ 裂化反应器出口温度 / ℃ ３８８

精制反应器入口压力 / ＭＰａ ７􀆰 ６７ 裂化反应器入口氢分压 / ＭＰａ ７􀆰 ４９

精制反应器总温升 / ℃ ４２􀆰 ４５ 裂化反应器总压降 / ＭＰａ ０􀆰 ０８

精制反应器出口温度 / ℃ ３８６ 高分压力 / ＭＰａ ７􀆰 ２

精制反应器的总压降 / ＭＰａ ０􀆰 １６ 新氢耗量 / ｍ３ ９５００

裂化反应器入温度 / ℃ ３８２􀆰 ６ 　 　
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表 ７　 原料及产品质量

油品名称 原料 汽油 轻柴油 柴油

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ８４４􀆰 ７ ７３７􀆰 ７ ８１３􀆰 ４ ８３７􀆰 ７

初馏点 / ℃ １７１􀆰 ５ ４３􀆰 ０ １７３􀆰 ５ ２３３􀆰 ０

１０％ / ℃ ２２１􀆰 ５ ８３􀆰 ５ １９２􀆰 ０ ２５８􀆰 ０

３０％ / ℃ ２６４􀆰 ０ １０７􀆰 ５ ２０４􀆰 ５ ２８４􀆰 ０

５０％ / ℃ ２９２􀆰 ０ １２０􀆰 ５ ２２０􀆰 ５ ３０４􀆰 ５

７０％ / ℃ ３１９􀆰 ５ １３１􀆰 ０ ２３９􀆰 ５ ３２６􀆰 ５

９０％ / ℃ ３５６ １４５ ２６９ ３５８

１００％ / ℃ ３７８ １６６ ３０３ ３６８

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ４７７􀆰 ４ １０􀆰 ７ <１ <１

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ９８０ <１ <１ １􀆰 １３

碘值 / [ｇ􀅰(１００ ｇ) －１] ２４􀆰 ９８ — ０􀆰 ４７ ０􀆰 ６９

凝点 / ℃ －５ — <－４０ －５

冷虑点 / ℃ ０ — －３７ ０

色度(ＡＳＴＭ Ｄ１５００) ５􀆰 ５ — <０􀆰 ５ １􀆰 ０

十六烷指数 ５２􀆰 １ — ４７ ６０􀆰 ７

表 ８　 物料平衡

项目
标定数据

数量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

进料 　 　

　 焦化＋直馏柴油 １１７ １１７

　 新氢 ０􀆰 ８５ ０􀆰 ７２

　 合计 １１７􀆰 ８５ １００

出料 　 　

　 汽油 ５􀆰 ７ ５􀆰 ０７

　 轻柴 ２８􀆰 ２４ ２３􀆰 ９８

　 柴油 ８３ ７０􀆰 ４８

　 低分气 ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０７

　 酸性气体 ０􀆰 ３７ ０􀆰 ３１

　 轻烃 ０􀆰 １ ０􀆰 ０８

　 损失量 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００１

　 合计 １１７􀆰 ８５ １００

５　 结论

(１)工业应用表明ꎬ加氢精制催化剂 ＦＦ－３６ 加

氢活性好ꎬ脱硫、脱氮及芳烃饱和能力极强[６]ꎬ脱硫

率达 ９９􀆰 ９０％ꎬ脱氮率为 ９９􀆰 ８０％ꎬ产品汽油、轻柴及

柴油 Ｓ 含量均在 １０－６ ｇ / ｇ 以下ꎬ加氢裂化催化剂中

油选择性好ꎬ干气产率低ꎬ柴油收率高ꎬ十六烷值高ꎬ
色号≤１ꎬ满足国Ⅴ柴油标准ꎮ

(２)液相收率为 ９９􀆰 ２３％ꎬ其中汽油的收率为

５􀆰 １０％ꎬ轻柴的收率为 ２４􀆰 １４％ꎬ柴油的液相收率为

７０􀆰 ９４％ꎬ显示出加氢裂化催化剂 ＦＣ－３２Ａ 中油选择

性好ꎬ加氢裂化活性强ꎮ
(３)本装置的中压加氢裂化装置通过选择适宜

的加氢精制催化剂、加氢裂化催化剂和优化调整生

产方案ꎬ加氢精制催化剂和加氢裂化催化剂温度匹

配性好ꎬ使产品质量大幅度提高ꎬ从而提高了装置的

运行效率ꎮ
(４)克拉玛依石化 ０􀆰 ９ Ｍｔ / ａ 加氢裂化装置开车

过程中对 ＦＦ－３６ / ＦＣ－３２Ａ 级配体系预硫化时采用

的湿法硫化方法可以满足装置的生产要求ꎬ硫化效

果良好ꎮ
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