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摘要:５０ 万 ｔ / ａ 柴油加氢改质异构降凝装置操作运行进入末期ꎬ会出现催化剂活性下降、原料适应性差、设备缺陷等问题ꎬ

对装置长周期运行带来较大影响ꎮ 介绍了装置开炼末期运行情况ꎬ分析了影响长周期运行的因素ꎬ并提出解决方案ꎮ
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　 　 ５０ 万 ｔ / ａ 柴油加氢改质异构降凝装置由中石油

华东设计院有限公司设计ꎮ 为贯彻炼化板块实施产

品结构优化调整、多产高效产品的指示精神ꎬ装置于

２０１１ 年 ９ 月初进行了生产低凝柴油方案的技术改

造ꎬ采用抚顺石油化工科学研究院的劣质柴油加氢

改质异构降凝工艺(ＦＨＩ) [１]ꎮ 改造后ꎬ装置可以按
不同的生产方案生产－１０＃、－２０＃和－３５＃低凝柴油ꎬ
满足低凝柴油的市场需求ꎮ ２０１６ 年 ７ 月ꎬ又进行了

国Ⅴ升级适应性改造ꎬ主要增加了循环氢脱硫系统ꎬ
有利于保证装置长周期、平稳、安全运行ꎬ提高产品

质量和收率ꎬ降低装置物耗和能耗ꎮ 随着装置运行

时间的延长ꎬ操作运行进入末期ꎬ出现催化剂活性下

降、原料适应性差、设备缺陷等问题ꎬ给装置长周期

运行带来较大影响ꎮ

１　 运行现状分析

１􀆰 １　 加工负荷

柴油加氢改质异构降凝装置目前新鲜进料量

(瞬时加工量)维持在 ３８ ~ ４５ ｔ / ｈ 之间ꎬ距离一年来

最大进料值 ５５~５６ ｔ / ｈ 存在较大差距ꎮ 新鲜进料量

变化大是由于原料在原料罐中分层ꎬ以及催柴和焦

化汽油比例不均匀等问题造成的ꎮ 进入反应器的原

料组成及性质在原料改罐时变化较大ꎬ随着运转周

期的延长ꎬ催化剂失活速度较快ꎬ装置只能通过降低

空速来保证产品质量ꎮ 不同时期具体运行数据见

表 １ꎮ
表 １　 不同时期运行数据

日期
进料量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

一反空速 /

(ｈ－１)

二反空速 /

(ｈ－１)

精制柴油

硫含量 /

(ｍｇ􀅰Ｌ－１)

２０１６ 年 １０ 月 １０ 日 ５５ １􀆰 ７４ １􀆰 ５７ ３􀆰 ３
２０１７ 年 １０ 月 ２３ 日 ５３ １􀆰 ６８ １􀆰 ５１ ４􀆰 ６
２０１８ 年 １０ 月 １０ 日 ４５ １􀆰 ４２ １􀆰 ２８ ６􀆰 ２
２０１９ 年 １ 月 １０ 日 ４０ １􀆰 ２７ １􀆰 １４ ４􀆰 ７

１􀆰 ２　 提温速度

表 ２ 为反应器床层温度数据对比ꎮ 从表 ２ 可以

看出ꎬ与文献推荐加氢裂化装置末期反应最高温度

(４１５℃)相比ꎬ降凝反应器床层的实际操作温度已

接近控制上限ꎮ 与装置开工初期(２０１６ 年 １０ 月 １
日)数据相比ꎬ精制反应器入口温度由 ３３０℃上升至

３６７℃ꎬ平均每月升温 １􀆰 ５℃ꎻ降凝反应器入口温度

由 ３５０℃上升至 ４００℃ꎬ平均每月升温 ２􀆰 ０℃ꎮ 以降

凝反应器床层平均温度上限计算ꎬ则装置距离反应

终温还有 ８ 个月的运行时间ꎬ可以正常运行至 ２０１９
年炼厂大检修ꎮ 为了保证产品硫含量合格ꎬ装置目

前只有提高温度和降低空速两种手段ꎬ但是长期的

􀅰６４１􀅰
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高温和低空速操作会加剧催化剂积碳失活和活性金

属组分的聚集失活ꎬ同时由于化学动力学因素ꎬ高温

将影响催化剂的脱芳活性[２]ꎬ如图 １ 所示ꎮ
表 ２　 反应器床层温度数据对比

项目
控制

指标

初期

(２０１６􀆰 １０)
末期

(２０１９􀆰 ４)

精制反应器 Ｒ－５０１
　 入口温度 / ℃ ２８０~４００ ３３０ ３６７
　 床层平均温度 / ℃ ２８０~４００ ３４０ ３９５
　 床层最高温度 / ℃ ４２５ ３４５ ４００
降凝反应器 Ｒ－５０２
　 入口温度 / ℃ ３００~４１５ ３５０ ４００
　 床层平均温度 / ℃ ３００~４１５ ３５５ ４０５
　 床层最高温度 / ℃ ４２５ ３５８ ４１０

(ａ)加氢裂化柴油 ８􀆰 ５ ＭＰａ

(ｂ)焦化柴油 ＬＨＳＶ＝ ０􀆰 ７

(ｃ)焦化蜡油 ８􀆰 ８ ＭＰａ

图 １　 不同工艺参数下反应产物芳烃含量

１􀆰 ３　 产品质量

目前装置高分压力 ６􀆰 ７ ＭＰａꎬ反应器 Ｒ－５０２ 平

均温度 ４００℃ꎬ精制柴油凝点基本在－１０℃以下ꎬ产
品质量比较平稳ꎮ 但由于降凝催化剂使用时间较

长ꎬ且生产期间方案切换较为频繁ꎬ导致催化剂活性

降低ꎮ 随着反应末期催化剂活性的下降ꎬ生成油中

芳香烃、不饱和烃含量会逐渐升高ꎬ导致凝点升高ꎮ

２　 装置长周期运行存在的问题

２􀆰 １　 原料问题

２􀆰 １􀆰 １　 原料分层

随着催柴原料罐尺的下降ꎬ装置处理量逐步提

高ꎮ 当催柴原料罐尺下降到 ６ ｍ 左右时ꎬ装置处理量

可提升至 ４５ ｔ / ｈꎻ当催柴原料罐尺下降到 ４ ｍ 左右

时ꎬ由于其余罐满需更换催柴原料罐ꎬ催柴在原料罐

中长时间沉降分层ꎬ罐底油偏重ꎬ硫含量较高ꎬ改罐后

装置即出现精柴硫含量上升ꎬ为保障产品质量合格ꎬ
装置处理量则降至 ３８~４０ ｔ / ｈꎮ 每一次改罐后均会出

现此现象ꎬ需降低空速才能满足产品硫含量要求ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 原料罐无氮封

柴油加氢改质异构降凝装置催柴原料罐为油品

车间储罐ꎬ但储罐无氮封ꎬ焦化汽油中不饱和的二烯

烃极不稳定ꎬ没有氮封的原料罐中的氧和二烯烃等

烃类反应生成胶质ꎬ导致反应器前的换热器和加热

炉炉管中积碳和结垢ꎬ大大降低传热效率ꎬ还会进入

反应器沉积在催化剂床层上ꎬ增加床层压降ꎬ缩短装

置运转周期ꎬ影响装置“安、稳、长、满、优”运行ꎮ
２􀆰 ２　 催化剂问题

２０１８ 年 ７ 月ꎬ车间委托中国石油石油化工研究

院对第一批 ＦＦ－３６ 新剂(２０１３ 年装填ꎬ载硫型)、第
一批待生剂 ( ２０１６ 年 ７ 月卸出)、第一批再生剂

(２０１６ 年 ７ 月再生后)和第二批 ＦＦ－３６ 新剂(２０１６
年 ８ 月装填、氧化态)、第二批待生剂(２０１８ 年 ７ 月

卸出)进行化验分析ꎮ 结果显示ꎬ催化剂 ＦＦ－３６ 失

活原因主要是由于积碳、加氢活性金属聚集和砷、铁
中毒导致ꎮ 积碳和加氢活性金属聚集失活可通过再

生的方式恢复ꎬ但是砷、铁中毒无法通过再生恢复催

化剂活性ꎬ导致再生催化剂加氢活性较弱ꎮ
２􀆰 ３　 压降问题

５０ 万 ｔ / ａ 柴油改质异构降凝装置自 ２０１６ 年 ９
月大检修开厂至 ２０１８ 年 ７ 月ꎬＲ－５０１ 上床层压降逐

渐上升ꎬ尤其在装置停工再次开工后ꎬ压降一次上升

０􀆰 ２ ＭＰａ 现象显著ꎬ多次操作波动后ꎬＲ－５０１ 床层压

降已经升至 ０􀆰 ９ ＭＰａꎮ 通过与抚顺石油化工研究院

专家沟通交流ꎬ卸出 Ｒ－５０１ 催化剂重新装填ꎬ消除

了此隐患ꎮ 但柴油改质装置加工原料中含醚化富硫

油ꎬ其中含有极易缩合生焦的二烯烃ꎬ尤其在换热系

统温度较高的情况下ꎬ很容易发生烯烃聚合等复杂

反应ꎬ在反应器前的换热器和加热炉炉管中形成积

垢ꎬ当装置停工温度下降后脱落ꎬ装置再次开工后冲

刷到 Ｒ－５０１ 反应器入口ꎬ造成反应器 Ｒ－５０１ 压降上

升ꎬ影响装置“安、稳、长、满、优”运行ꎮ

􀅰７４１􀅰
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２􀆰 ４　 设备问题

原料油自动反冲洗过滤器为 ２００２ 年装置新建

配套设施ꎮ 目前该过滤器由于自动控制系统老化ꎬ
部分关键配件损坏ꎬ无法实现自动反冲洗ꎬ导致无法

过滤原料油中的固体杂质ꎬ影响反应器 Ｒ－５０１ 催化

剂使用寿命ꎮ 过滤器污油收积罐为开放式ꎬ且容积

过小ꎬ无法适应自动反冲洗对污油罐容积的要求ꎬ也
不符合安全使用规范ꎮ

３　 长周期运行对策

３􀆰 １　 升级催化剂

目前装置使用的 ＦＦ－３６ 催化剂已经由 ＦＦ－４６、
ＦＦ－５６ 升级到 ＦＦ－６６ꎮ 由抚顺石油化工研究院新研

制的 ＦＦ－６６ 催化剂ꎬ载体采用特种 Ａｌ(ＯＨ) ３ 材料

制备ꎬ以 Ｍｏ－Ｎｉ 为催化剂活性金属组分ꎬ制备工艺

简单ꎮ 通过金属分散技术和催化剂活化技术改进ꎬ
催化剂的表面 Ｎｉ / Ａｌ 原子比较高ꎬ硫化后有利于形

成 Ｎｉ－Ｍｏ－Ｓ 活性相ꎬ并具有较适宜的酸性质和金

属－载体相互作用力ꎬ有利于催化剂性能的提高和

长周期运转ꎮ 在相同的工艺条件下ꎬ该催化剂与 ＦＦ
－５６ 催化剂活性相当ꎬ但由于 ＦＦ－６６ 堆积密度明显

降低ꎬ并且采用了廉价的 Ａｌ２Ｏ３ 原料ꎬ其相对体积成

本降低了 ２５％左右ꎬ大幅度降低了催化剂的采购成

本ꎮ 催化剂升级历程见图 ２ꎮ

图 ２　 加氢精制催化剂的进步历程

３􀆰 ２　 升级自动反冲洗过滤器

建议新增一套可编程逻辑控制系统(ＰＬＣ)ꎬ并
对现有自动反冲洗过滤器 ＳＲ－５０１ 程控阀等硬件改

造升级ꎬ同时更换一大容积密闭式污油罐ꎮ 过滤器

ＳＲ－５０１ 通过压差实现自动控制反冲洗ꎬ以除去原

料中直径大于 ２５ μｍ 的颗粒ꎬ保障反应器压降ꎬ保
证装置的长周期、安全平稳运行ꎮ 过滤器投运后ꎬ介
质从下而上通过过滤组件ꎬ由滤芯的外表面将原料

中的颗粒杂物阻隔ꎬ干净液体由内排出ꎬ经过滤器出

口进入反应器或容器ꎮ 随着滤芯上截留的聚集物增

多ꎬ进、出料口总管之间的差压逐渐增大ꎬ当达到某

一设定值时ꎬ过滤器进入反冲洗工作状态ꎮ 冲洗液

按过滤时的反向流动ꎬ将过滤器元件外表面上堆积

的固体颗粒冲洗掉ꎮ 过滤器配有差压变送器和

ＰＬＣꎬ当过滤器进出口的流体差压达到设定值时ꎬ差
压变送器输出信号至 ＰＬＣꎬＰＬＣ 输出信号能驱动现

场防爆电磁阀ꎬ防爆电磁阀由电信号转为气信号启

动执行机构切换其中一组二通阀门ꎮ 利用已过滤的

原料油及自身压力由内向外对过滤器滤芯进行反向

冲洗ꎬ并按顺序逐个进行ꎮ 待该台过滤器反冲完毕

后ꎬＰＬＣ 按程序驱动下一台过滤器进行反冲洗ꎬ依
此类推ꎬ待整个系统全部反冲完毕后ꎬ系统的差压恢

复到正常工作状态ꎬ及至下一次信号到来ꎮ
３􀆰 ３　 原料净化系统的优化措施

为保障原料的稳定性ꎬ建议:①原料新增聚结脱

水器ꎬ脱出原料油中的水ꎬ从而保证催化剂的使用寿

命和活性ꎻ②原料罐加氮封或焦化汽油采用直输来

防止二烯烃等烃类反应生成胶质ꎻ③将醚化富硫油

从原料中分离出来ꎬ进催化裂化装置回炼ꎮ 通过降

低原料中二烯烃含量可有效防止胶质进入反应器沉

积在催化剂床层上ꎬ最终避免反应器床层压降上升ꎮ
３􀆰 ４　 新增粗汽油聚结脱水器

进行国Ⅴ升级适应性改造后ꎬ分馏塔顶负荷增

加ꎬ轻组分增多ꎮ 按照降凝方案生产时ꎬ１ 台塔顶回

流泵有时不能满足生产ꎬ需要开启 ２ 台塔顶回流泵

增加外排流量ꎬ才能维持塔顶回流罐液面ꎮ 塔顶回

流罐油相和水相分离不彻底ꎬ造成外排石脑油带水ꎮ
石脑油外输可以进入重整装置原料罐ꎬ也可直接进

入重整装置ꎮ 由于石脑油 Ｈ２Ｓ 含量较高ꎬ导致进原

料罐切水时存在安全隐患ꎬ而且罐顶异味较大ꎻ直接

进入重整装置会影响其进料泵及分馏塔的操作ꎬ进
而影响重整装置生产ꎮ 因此建议新增粗汽油聚结脱

水器消除生产安全隐患ꎮ

４　 结论

通过上述分析ꎬ要保证柴油加氢改质异构降凝

装置长周期安全、稳定运行ꎬ必须注意以下几点:
(１)装置运行末期ꎬ催化剂活性下降ꎬ且加工负荷

和转化率低ꎬ时刻关注对装置长周期运行带来的影响ꎮ
(２)密切监控原料的硫、氮含量ꎬ及时调整反应温

度ꎬ可减缓催化剂失活速率ꎬ同时延长装置运行周期ꎮ
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