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催化剂级配技术在 ３００ 万 ｔ / ａ 柴油加氢
裂化增产化工原料装置中的应用
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(中国石油四川石化有限责任公司ꎬ四川 成都 ６１１９３０)
摘要:为了提高产品质量、降低柴汽比、增产化工原料ꎬ将 ３５０ 万 ｔ / ａ 柴油加氢精制装置改造为 ３００ 万 ｔ / ａ 柴油加氢裂化装

置ꎬ采用 Ａ 公司 ＨＤＳ 催化剂体相催化剂及加氢裂化催化剂级配来实现柴油加氢超深度脱硫时增产化工原料ꎬ装置改造中反应
系统改动较少ꎬ主要集中在分馏部分ꎮ 标定数据表明ꎬ加工直馏柴油工况ꎬ反应压力 ７􀆰 ３５ ＭＰａꎬ催化剂床层平均温度为
３４０􀆰 ２℃ꎬ重石脑油硫含量 ０􀆰 １ μｇ / ｇꎬ氮含量 ０􀆰 ３ μｇ / ｇꎬ重石脑油收率达到 １７􀆰 ８２％ꎬ喷气燃料冰点为－５５􀆰 ９℃ꎬ烟点为 ２８􀆰 ５ ｍｍꎬ
精制柴油硫含量 ５􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ多环芳烃 ０􀆰 ８％ꎬ达到国Ⅵ柴油标准ꎮ 在多掺炼 ２０％催化柴油工况ꎬ床层平均温度提高 １１℃ꎬ重石脑
油收率达到 １２􀆰 ９８％ꎬ重石脑油质量可满足重整料要求ꎬ精制柴油达到国Ⅵ柴油标准ꎮ
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　 　 随着环保法规的日益严格ꎬ清洁燃料生产技术

成为重要工业过程ꎬ柴油加氢脱硫技术是实现生产

低硫柴油的廉价选择[１]ꎮ 然而随着我国消费升级

逐步深入ꎬ油品需求增长速度明显低于化工需求增

长ꎬ尽管发改委有柴油指导价ꎬ但淡季柴油销售依然

非常困难ꎮ 国家海关总署统计数据可以发现ꎬ２０１６
年及 ２０１７ 年ꎬ我国成品油出现了净出口ꎬ而化工原

料如低碳烯烃及 ＰＸ 则处于大量净进口ꎬ当量进口

更高ꎬ有必要调整炼厂产品结构ꎬ降低柴汽比ꎬ增产

化工原料ꎬ适应市场需求ꎬ实现企业效益最大化[２]ꎮ
为此中国石油四川石化有限责任公司将 ３５０ 万 ｔ / ａ 柴

油加氢精制装置升级为增产化工原料的 ３００ 万 ｔ / ａ

柴油加氢裂化装置ꎮ 升级后主要增产可用于下游催

化重整、蒸汽裂解等装置的化工原料ꎮ
本次升级反应系统改造余地小ꎬ存在一系列的

瓶颈问题:由于中低压装置在掺炼催化柴油达到国

Ⅵ标准普遍存在运转周期问题ꎬ本次改造需要置换

部分裂化催化剂ꎬ使得总精制体积缩小ꎬ保证产品质

量合格成为一大难点ꎮ 加氢裂化氢耗大幅高于柴油

精制ꎬ如果采用芳烃饱和深度更高的精制方案ꎬ新氢

压缩机、循环氢压缩机、高分等设备存在瓶颈ꎻ单反

应器操作问题ꎬ常规加氢裂化普遍设置 ２ 台反应器ꎬ
６~ ８ 个床层ꎬ以保持运转的灵活性和安全性ꎬ本装

置为单反应器 ２ 个床层ꎬ大大增加了加氢裂化模式
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下的操作难度ꎮ 为解决这些问题ꎬ采用了催化剂级

配技术ꎬ以保证较高的脱硫活性和适中的芳烃饱和

性能ꎬ保证裂化反应区和精制床层出口温度匹配ꎮ
经过多方比选ꎬ采用 Ａ 公司催化剂进行级配并主要

对分馏系统进行改造升级ꎬ改造后产品为干气、低分

气和液化气、轻石脑油、重石脑油、精制柴油ꎬ其中重

石脑油可以作为重整原料生产 ＰＸ 化工产品ꎮ 装置

于 ２０１８ 年 ４ 月开始停工检修ꎬ７ 月开车成功ꎮ 由于

柴油加氢装置是我国炼厂中最多加氢装置ꎬ该技术

的顺利实施ꎬ对于目前国内炼油企业实现化工转型

具有明显借鉴意义ꎮ

１　 催化剂级配与装填

催化剂装填情况见表 １ꎮ
表 １　 催化剂装填情况

项目 第一周期 第二周期

第一床层 ＦＺＣ－１０２Ｂ ＫＧ ５５

　 ＦＺＣ－１０３ ＫＦ ５４２－９Ｒ

　 ＦＨ－ＵＤＳ ＫＦ ５４２－５Ｒ

　 　 ＫＦ ８５１－３Ｑ

　 　 ＫＦ ８６８－１􀆰 ３Ｑ

　 　 ＫＦ ８８０－１􀆰 ３Ｑ

　 　 ＫＦ ８５１－３Ｑ

第二床层 ＦＨ－ＵＤＳ ＫＦ ８８０－１􀆰 ３Ｑ

　 　 Ｎｅｂｕｌａ ２０－１􀆰 ５Ｑ

　 　 ＫＣ ２１７５－２Ｅ

　 　 ＫＦ ８８０－１􀆰 ３Ｑ

　 　 ＫＦ ８５１－３Ｑ

第一周期运行末期ꎬ反应器一床层压降高达

０􀆰 ８ ＭＰａꎬ迫使装置停工ꎬ对反应器顶部保护剂进行

撇头ꎬ第二周期保护剂采用级配装填ꎮ 采用 Ａ 公司

的保护剂 ＫＧ ５５、ＫＦ ５４２－９Ｒ、ＫＦ ５４２－５Ｒꎬ精制剂

ＫＦ ８５１－３Ｑ 和 ＫＦ ８６８－１􀆰 ３Ｑ 的空隙率逐渐降低ꎬ目
的是防止保护剂和主剂的交界区因空隙率降低过快

导致原料油在此积累ꎬ造成局部结焦严重从而引起

床层压降增加ꎻ保护剂则沿装填顺序活性逐级增加ꎬ
避免因最早接触原料油的保护剂活性过高、脱除杂

质过快、沉积杂质过多而引起床层压降增加过

快[３]ꎮ 第二周期催化剂装填质量相比第一周期增

加了 １５􀆰 ６％ꎮ

２　 标定结果及讨论

改造后柴油加氢裂化装置设计为 ２ 种工况ꎬ分

别为加工直馏柴油多产喷气燃料工况和掺炼催化柴

油多产重石脑油工况ꎮ 为了考察装置改造后催化剂

的性能、产品质量、物料平衡和装置能耗ꎬ于 ２０１８ 年

１０ 月先后进行了 ２ 种工况的标定

２􀆰 １　 原料性质分析

标定原料性质如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 原料性质

项目

第一周期 第二周期

滤后原料 滤后原料 １ 滤后原料 ２

设计值 标定值
设计

值 １
标定

值 １
设计

值 ２
标定

值 ２

密度(２０℃) /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

８５５􀆰 ６ ８４５􀆰 ４ ８３９ ８２１􀆰 ５ ８５６􀆰 ６ ８３８􀆰 １

初馏点 / ℃ １５４ １７４􀆰 ４ ２３１ １５３􀆰 ３ １８１ １６９􀆰 ３

　 １０％ ２３５ ２１４ ２３９ ２０３􀆰 ２ ２３５ ２０８􀆰 ７

　 ２０％ ２４８ ２２９􀆰 ８ ２４６ ２１７􀆰 ９ ２４５ ２２２􀆰 ８

　 ５０％ ２７４ ２６４􀆰 ９ ２７５ ２５２􀆰 ３ ２７４ ２５８􀆰 ７

　 ９０％ ３４２ ３２７􀆰 ６ ３３７ ３３３􀆰 １ ３３７ ３３７􀆰 ７

　 ９５％ ３５５ ３４０􀆰 ９ ３５６ ３５６􀆰 ６ ３５５ ３６０􀆰 １

硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ４９３７ １５１４ ３０００ ２３５６􀆰 ６ ２５４０ ２２５０

氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ２６６ ２００ １２１ １０６􀆰 ６ ３９７ ２１０

十六烷指数 ４６ ４７ ５４ ５３􀆰 ７ ４６ ４８

ＢＭＣＩ 值 　 ３５􀆰 ６ 　 ２８􀆰 ２ 　 ３２􀆰 ３

由表 ２ 可知ꎬ第一周期原料中的硫、氮含量较

低ꎬ馏程偏轻ꎬ但是密度偏高ꎬ说明原料中包含的芳

烃组成较多ꎬ更难以转化ꎮ 第二周期直馏柴油工况

原料中的硫、氮含量ꎬ原料油密度都低于设计值ꎬ其
中原料中<２３５℃喷气燃料组分占 ３０％ꎬ加工催化柴

油工况原料中掺炼催化柴油的比例为 ２０％ꎬ原料中

的硫、氮含量ꎬ原料油密度也都低于设计值ꎬ原料

９５％点温度、十六烷指数高于设计值ꎮ 总体来看ꎬ原
料性质优于设计值ꎬ降低了操作难度ꎮ 此外直馏柴

油 ＢＭＣＩ 值为 ２８􀆰 ２ꎬ接近于文献值[２ꎬ４]ꎬ这为加氢裂

化未转化柴油作蒸汽裂解料提供了基础ꎮ
２􀆰 ２　 主要操作条件分析

标定期间的主要操作参数见表 ３ꎮ
表 ３　 不同工况下主要操作数据

项目
第一周期 第二周期

标定值 标定值 １ 标定值 ２

装置处理量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ４１７ ２９７ ３５７

生产负荷 / ％ １００ ８３􀆰 ２ １００

一床入口温度 / ℃ ３４０􀆰 ５ ３３１􀆰 ６ ３３３

一床温升 / ℃ ２３􀆰 ５ ７􀆰 ４ １７

􀅰４９１􀅰
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续表

项目
第一周期 第二周期

标定值 标定值 １ 标定值 ２

二床入口温度 / ℃ ３５９􀆰 ６ ３３５􀆰 １ ３４８􀆰 ５

二床出口温度 / ℃ ３６９􀆰 ３ ３５５􀆰 １ ３７３􀆰 ５

二床温升 / ℃ ９􀆰 ７ ２０ ２５

平均温度 / ℃ ３５８􀆰 ４ ３４０􀆰 ２ ３５１􀆰 ２

氢油体积比 ４１０ ４７２􀆰 ４ ４１２

体积空速 / ｈ－１ １􀆰 ９１ １􀆰 ３５ １􀆰 ６３

冷高分压力 / ＭＰａ ７􀆰 ３５ ７􀆰 ３５ ７􀆰 ３５

从表 ３ 可以看出ꎬ第一周期第一床层温升较高ꎬ
第二床层反应温升较低ꎬ主要因为第一周期采用单

剂操作ꎬ进料中 π 电子更多的多环芳烃及其 Ｓ、Ｎ 衍

生物动力学上更容易反应ꎬ使得在一床层发生大量

的芳烃饱和反应ꎬ从而达到更高的温升ꎮ 第二周期

根据反应流动中需要的主要化学反应进行了级配设

计ꎬ并通过降低一床入口温度ꎬ使得整体温升匹配更

合理ꎬ标定 １ 工况反应器第一床层温升比标定 ２ 工

况低 ９􀆰 ６℃ꎬ反应器第二床层温升比标定 ２ 工况低

５􀆰 ０℃ꎮ 由于催化柴油不饱和烯烃和芳烃含量

高[５]ꎬ精制放热大ꎬ温升高ꎬ氢耗高ꎮ 原料氮含量

高ꎬ裂化催化剂有效活性降低ꎬ因此达到相同转化率

需要提高裂化反应温度[６]ꎮ 此外第二周期反应温

度更低也同处理量降低有关系ꎮ
高加氢活性的 Ｎｅｂｕｌａ 体相催化剂氢耗高和制

造成本高ꎬ为了寻求在超深度脱硫活性、装置氢耗及

催化剂费用 ３ 方面的平衡点ꎬ采用 Ｍｏ－Ｃｏ 型 Ｎｅｂｕｌａ
催化剂和 Ｍｏ－Ｎｉ 型 ＫＦ－８６８ 及 Ｍｏ－Ｎｉ 型 ＫＦ－８８０ 等

催化剂组合使用ꎬ使催化剂系统的加氢脱氮、抗积炭

和芳烃饱和性能获得平衡ꎬ实现超低硫柴油生产ꎬ氢
耗不会显著增加[７－８]ꎮ Ｎｅｂｕｌａ ２０ 是最新一代、活性

最高的体相催化剂ꎬ在脱硫、脱氮和芳烃饱和方面具

有一定优势ꎬ可实现高空速条件下柴油超深度脱硫ꎬ
也是保证柴油成功升级的关键ꎮ
２􀆰 ３　 主要产品收率分析

产品物料平衡如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 物料平衡 ％

项目
第一周期 第二周期

标定值 标定值 １ 标定值 ２

入方 １００􀆰 ６３ １０１􀆰 １９ １０１􀆰 ４２

罐区 / 直馏柴油 ８０􀆰 ５８ １００􀆰 ００ ７９􀆰 ６２

渣油加氢柴油 ６􀆰 ００ ０ ０

催化柴油 １３􀆰 ４２ ０ ２０􀆰 ３８

氢气 ０􀆰 ６３ １􀆰 １９ １􀆰 ４２

出方 １００􀆰 ６３ １０１􀆰 １９ １０１􀆰 ４２

干气 ０􀆰 ５２ ０􀆰 ５７ ０􀆰 ５６

低分气 ０􀆰 １０ ０􀆰 ９３ ０􀆰 ９４

液化气 ０ ２􀆰 ８５ ２􀆰 ０５

轻石脑油 ０ ２􀆰 ６０ １􀆰 ７８

重石脑油 １􀆰 ３３ １７􀆰 ８２ １２􀆰 ９８

柴油 ９８􀆰 １８ ７６􀆰 ４１ ８３􀆰 １０

损失 ０􀆰 ５０ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１

　 　 注:第二周期生产的喷气燃料由喷气燃料气提塔切割ꎬ最终并

入柴油产品中ꎬ合并在柴油中计算收率ꎮ

从表 ４ 可以看出ꎬ第一周期气体收率 ０􀆰 ６２％ꎬ氢
耗 ０􀆰 ６３％ꎬ第二周期标定 １ 氢耗值为 １􀆰 １９％ꎬ相对

于柴油 ＨＤＳ 模式明显增加ꎬ掺入催化柴油后氢耗进

一步增加为 １􀆰 ４２％ꎮ 总体来看ꎬ第二周期氢耗值明

显低于常规加氢裂化 ２􀆰 ０％ ~ ２􀆰 ５％的水平ꎬ这不仅

同本装置条件下转化率较低有关ꎬ也同原料密度较

低、氢含量较高有关ꎮ
标定 １ 工况重石脑油收率比标定 ２ 工况高

４􀆰 ８４％ꎬ一方面由于标定 １ 重石脑油馏程控制比标

定 ２ 馏程宽ꎬ另一方面ꎬ标定 １ 原料中包含 ３％重石

脑油ꎮ 实际上设计掺炼催化柴油工况多产重石脑

油ꎬ由于裂化剂出口表面温度存在热点ꎬ反应深度控

制较低ꎬ所以标定二重石脑油收率未达到设计要求ꎮ
２􀆰 ４　 主要产品性质分析

主要产品性质如表 ５~表 ７ 所示ꎮ
表 ５　 石脑油产品性质

项目

第一周期 第二周期

设计值 标定值
设计

值 １
标定

值 １
设计

值 ２
标定

值 ２

密度(２０℃) /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

７２５􀆰 ８ ７５６􀆰 １ ７３２ ７３５􀆰 ３ ７４５ ７４７􀆰 ２

初馏点 / ℃ ５１ ５９􀆰 ６ ７５ ５９􀆰 ２ ６９ ６４􀆰 ９

　 １０％ ９６ ９５􀆰 ７ ９４ ８４􀆰 ５ ９２ ８６􀆰 ２

　 ５０％ １３５ １２４􀆰 ８ １２０ １０８􀆰 ８ １１８ １０８􀆰 ５

　 ９０％ １６８ １４７ １４１ １４７ １５１ １４１􀆰 ９

终馏点 / ℃ １７８ １６３􀆰 ４ １４３ １６９􀆰 ９ １６２ １７０􀆰 ５

硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ５ ３􀆰 ７ ≤０􀆰 ５ ０􀆰 １ ≤０􀆰 ５ ０􀆰 １

氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) 　 　 ≤０􀆰 ５ ０􀆰 ３ ≤０􀆰 ５ ０􀆰 ２

烷烃质量分数 / ％ 　 　 ２９􀆰 ８ ４０􀆰 ５４ ３４􀆰 ６４ ３５􀆰 ７１

环烷烃质量分数 / ％ 　 　 ５􀆰 ８ ４８􀆰 ２３ ６􀆰 ６６ ４９􀆰 ６６

芳烃质量分数 / ％ 　 １７􀆰 １ ３３􀆰 ９６ １０􀆰 ７６ ３９􀆰 ３４ １４􀆰 ６３

芳烃潜含量质量

　 分数 / ％
　 　

２９􀆰 ８ ５６ ３４􀆰 ６４ ６１

􀅰５９１􀅰
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表 ６　 喷气燃料产品性质

项目 设计值 １ 标定值 １ 标定值 ２

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ７９１ ７８５􀆰 ６ ７９１􀆰 ８

初馏点 / ℃ １７８ １４０􀆰 ４ １５２􀆰 ８

　 １０％ １８８ １６１􀆰 ３ １６８􀆰 ２

　 ５０％ ２１２ １９４􀆰 ３ １８３􀆰 ５

　 ９０％ ２３０ ２１３􀆰 １ ２０４􀆰 ５

终馏点 / ℃ ２３５ ２２７􀆰 ６ ２２１􀆰 １

硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ≤４ ４􀆰 ２ １􀆰 ５

氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ≤１ １􀆰 ２ ２

烟点 / ｍｍ ≥２４􀆰 ５ ２８􀆰 ５ ２５

冰点 / ℃ ≤－５１ －５５􀆰 ９ －５８

表 ７　 精制柴油产品性质

项目

第一周期 第二周期

设计值 标定值
设计

值 １
标定

值 １
设计

值 ２
标定

值 ２

密度(２０℃) /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

８４０􀆰 ２ ８３６􀆰 ８ ０􀆰 ８３７ ０􀆰 ８０５ ０􀆰 ８２８ ０􀆰 ８２１

初馏点 / ℃ １８５ １８３􀆰 ８ ２６７ １６４􀆰 ３ １９６ １７０

　 １０％ ２３２ ２２０􀆰 ３ ２７４ １９５􀆰 ８ ２１３ １９８􀆰 ８

　 ５０％ ２７３ ２６５􀆰 ４ ２９７ ２４０􀆰 ４ ２５９ ２４５􀆰 ２

　 ９０％ ３４１ ３３０ ３４２ ３２２􀆰 ２ ３２２ ３２４􀆰 ６

　 ９５％ ３６０ ３４５􀆰 ５ ３５６ ３４７􀆰 ５ ３３５ ３４８􀆰 ２

硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ４０ １８ ≤８ ５􀆰 ５ ≤８ ３

氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) 　 　 ≤２ １􀆰 ２ ≤２ ３􀆰 ５

多环芳烃质量

　 分数 / ％
　 　

<７ ０􀆰 ８ <６ ０􀆰 ５

闪点 / ℃ 　 ７２􀆰 ５ 　 ５８􀆰 ５ 　 ６９􀆰 ５

十六烷指数 　 ５２􀆰 ６ ≥６６ ５７ ≥５２􀆰 ７ ５２

ＢＭＣＩ 值 　 ３１􀆰 ３ 　 １９􀆰 ４ 　 ２９􀆰 ４

从表 ５ 可知ꎬ第一周期重石脑油硫含量达到

３􀆰 ７ μｇ / ｇꎬ明显高于第二周期ꎬ这主要因为采用单一

精制催化剂脱硫效果较差ꎬ难以实现生产低硫石脑

油产品ꎬ其次转化率过低ꎬ石脑油产量少ꎬ汽提塔脱

硫化氢效果较差ꎮ 第二周期标定 １ 与标定 ２ 工况重

石脑油硫含量<０􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ氮含量<０􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ满足重

整进料要求ꎬ标定 １ 工况重石脑油芳潜 ５６％ꎬ标定 ２
工况重石脑油芳潜 ６１％ꎬ高于设计值ꎬ明显优于一

般加氢裂化装置运行结果ꎬ这表明本装置条件下具

有高断侧链选择性ꎮ 从表 ６ 可以看出ꎬ标定 １ 喷气

燃料冰点<－４７℃ꎬ烟点≥２５ ｍｍꎬ满足 ３ 号喷气燃料

要求ꎬ由于本装置喷气燃料未获得航鉴委认证ꎬ标定

时喷气燃料并入至柴油产品组分中ꎮ 从表 ７ 可以看

出ꎬ第一周期柴油硫含量较高ꎬ但仍然符合当时国Ⅳ
柴油要求ꎬ第二周期标定 １ 工况精制柴油硫含量为

５􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ氮含量为 １􀆰 ２ μｇ / ｇꎬ多环芳烃为 ０􀆰 ８％ꎬ均
优于设计值ꎬ达到国Ⅵ柴油标准ꎮ 标定 １ 工况精制

柴油十六烷指数远低于设计值ꎬ是由于设计精制柴

油中不包括 ２６０℃以上的喷气燃料组分ꎬ然而标定

时喷气燃料并入至柴油产品组分中ꎬ导致柴油产品

中<２６０℃ 组分占 ６２􀆰 ７％ꎬ但由于喷气燃料馏分较

轻、含有较多的环烷烃和芳烃ꎬ十六烷值低(约 ４０)
对柴油质量有影响[９]ꎮ 标定 ２ 工况精制柴油硫含量

为 ３􀆰 ０ μｇ / ｇꎬ多环芳烃为 ０􀆰 ５％ꎬ均优于设计值ꎬ达
到国Ⅵ柴油要求ꎮ 标定 １ 发现ꎬ不掺炼催化柴油ꎬ可
得到 ＢＭＣＩ 值 １９􀆰 ４ 的蒸汽裂解原料ꎬ通过分馏调

整ꎬ完全可以达到 ＢＭＣＩ 值低于 １６􀆰 ０ 的重质裂解原

料要求[２]ꎬ预期化工料(重石脑＋柴油)总收率可以

超过 ５０％ꎬ极大地提升化工和炼油模式切换的灵

活性ꎮ
２􀆰 ５　 能耗分析

装置加工能耗如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 装置标定能耗

项目

第一周期 第二周期

标定值 标定值 １ 标定值 ２

能耗 /

(ｋｇ􀅰ｔ－１)

百分

比 / ％

能耗 １/

(ｋｇ􀅰ｔ－１)

百分

比 １/ ％

能耗 ２/

(ｋｇ􀅰ｔ－１)

百分

比 ２/ ％

天然气 ３􀆰 ６９ ４３􀆰 ３６ 　 ６􀆰 １８ ３３􀆰 ４２ ５􀆰 ５６ ３４􀆰 ９７

循环水 ０􀆰 １４ １􀆰 ６５ ０􀆰 ２５ １􀆰 ３５ ０􀆰 ２１ １􀆰 ３２

脱盐水 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ４７ ０􀆰 １６ ０􀆰 ８７ ０􀆰 １３ ０􀆰 ８２

除氧水 ０􀆰 ３８ ４􀆰 ４７ ０􀆰 １１ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ２０ １􀆰 ２６

电 ３􀆰 ５０ ４１􀆰 １３ ４􀆰 ６４ ２５􀆰 ０９ ４􀆰 ９５ ３１􀆰 １３

４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ５􀆰 ９４ ６９􀆰 ８０ ８􀆰 ５７ ４６􀆰 ３５ ７􀆰 ０９ ４４􀆰 ５９

１􀆰 ２ ＭＰａ 蒸汽 －５􀆰 １３ －６０􀆰 ２８ －１􀆰 ２８ －６􀆰 ９２ －２􀆰 １３ －１３􀆰 ４０

０􀆰 ４ ＭＰａ 蒸汽 －０􀆰 １５ －１􀆰 ７６ －０􀆰 ２８ －１􀆰 ５１ －０􀆰 ２３ －１􀆰 ４５

０􀆰 ７ ＭＰａ 氮气 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ４７ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ３１

仪表风 ０􀆰 ０６ ０􀆰 ７１ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ４４

生产负荷 / ％ １００ ８３􀆰 ２ １００

装置单位能耗 /

　 (ｋｇ􀅰ｔ－１)

８􀆰 ５１ １８􀆰 ４９ １５􀆰 ９

从表 ８ 可以看出ꎬ装置升级改造后ꎬ能耗由改造

前设计能耗 ８􀆰 ０４ ｋｇ / ｔ 提高至 １５􀆰 ９０ ｋｇ / ｔꎮ 主要原

因在于第二周期中生产了更多的石脑油、液化气等
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轻组分ꎬ增加了分离能耗ꎬ新增机泵、空冷器、水冷器

导致水电能耗升高ꎮ 上周期生产负荷高ꎬ分馏系统

换热生产的 １􀆰 ２ ＭＰａ 蒸汽量多ꎬ能耗明显降低ꎮ 本

周期 ４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽能耗最高ꎬ然后是天然气能耗与

电能ꎬ标定 ２ 能耗比标定 １ 低 ２􀆰 ５９ ｋｇ / ｔꎬ除了生产

负荷因素ꎬ还因为催化柴油反应热更大ꎬ出入口温差

提高约 １６℃ꎬ使得换热更多ꎮ 然而ꎬ标定 ２ 电能高

于标定 １ꎬ主要是由于标定 ２ 工况氢耗较高ꎬ需要 ２
台新氢压缩机同时运行ꎮ 此外第二周期新氢纯度较

低ꎬ循环氢中的甲烷体积分数高达 ５％ꎬ装置需要排

废氢ꎬ增加了压缩机能耗ꎬ通过降低氢油比可以减少

循环氢压缩机蒸汽用量ꎬ同时降低加热炉热负荷、燃
料消耗以及空冷器电耗ꎬ因此ꎬ需要在节能降耗与安

全生产之间寻找一个最佳的氢油比契合值[１０]ꎮ

３　 总结

通过采用催化剂级配技术ꎬ可以实现将单反应

器双床层的常规中低压力等级低氢油比的柴油

ＨＤＳ 装置升级为增产化工原料的加氢裂化装置ꎮ
化工料收率可以增加 １７％以上ꎬ通过原料及分馏进

一步优化可以得到 ５０％以上的化工料ꎮ
催化剂级配技术中主要采用了保护剂孔隙率和

活性级配、加氢脱硫精制剂和加氢饱和精制剂的级

配、体相剂活性位数量和饱和选择性的匹配、裂化剂

活性和精制出口温度的匹配ꎬ实现了产品质量要求

更高的目标ꎮ 其中石脑油满足催化重整要求ꎬ喷气

燃料满足 ３＃喷气燃料要求ꎬ柴油可以满足国Ⅵ柴油

要求ꎮ
从装置标定数据来看ꎬ改造后氢耗明显增加ꎬ但

仍然明显低于常规加氢裂化装置ꎬ突破了体相催化

剂氢耗高的传统认识ꎮ 单反应器中两床层温度匹配

合理ꎬ可以长周期操作ꎮ 加工能耗增加ꎬ需要在优质

产品收率和加工成本中进一步平衡ꎮ
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