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摘要:由于加工中东混合原油ꎬ造成某公司 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化裂化装置原料盐含量高达 ２３􀆰 ３５ ~ １００ ｍｇ / Ｌꎬ表现为平衡催化剂

活性低ꎬ产品分布差ꎬ分馏系统结盐严重ꎬ汽、柴油分离精度差ꎮ 通过增设电脱盐系统ꎬ优化操作参数和选择合适的破乳剂ꎬ催化

料平均含盐量由 ５３􀆰 ７ ｍｇ / Ｌ 降低至 ２􀆰 ６７ ｍｇ / Ｌꎬ脱盐率大于 ９５％ꎻ平衡催化剂活性提高 ５％ꎬ催化剂单耗降低 ３８􀆰 ６％ꎻ产品分布

改善ꎬ干气和焦炭产率降低 ２３􀆰 ７％ꎬ降低了富气压机和主风机负荷ꎻ汽油收率增加 ５􀆰 ４％ꎬ经济效益显著ꎻ同时ꎬ分馏系统结盐现

象得到改善ꎬ产品分离精度显著提高ꎮ
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　 　 随着经济的发展ꎬ国内成品油市场不断增长ꎬ国
产原油供给量已经远远不能满足我国石油化工企业

的需求ꎬ山东地炼进口的原油大多来自中东地区ꎬ原
油性质与国产原油差别很大ꎬ给炼厂一、二次加工带

来很大困难ꎮ 山东海右石化 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化裂化原

料油外采常渣ꎬ原料杂ꎬ盐及重金属含量高且变化幅

度较大ꎬ严重制约装置运行ꎬ效益极差ꎬ经综合分析ꎬ
对 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化裂化原料油新上电脱盐设施ꎬ以期

改善进料ꎬ提高效益ꎮ

１　 改造前装置运行情况

图 １ 为海右石化 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化裂化(ＦＣＣ)装

置反应再生系统示意图ꎬ提升管采用 ＭＩＰ 技术以降

低汽油烯烃含量ꎬ再生器采用同轴式布局ꎬ可最大程

度降低设备投资ꎮ ＦＣＣ 原料主要为减压蜡油和常

压渣油ꎬ由于公司进口原油性质不稳定ꎬ加上蒸馏

装置电脱盐效果差ꎬ造成催化原料含盐量高ꎮ 表 １
为催化料特性分析ꎬ催化料残碳值 ５􀆰 ３％ꎬ金属钙、
铁、镍含量高ꎬ盐含量高且变化幅度较大ꎬ为 ２３ ~
１００ ｍｇ / Ｌꎮ

图 １　 反应再生系统示意图
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表 １　 催化原料特性

密度(２０℃) /

(ｋｇ􀅰ｍ－３)

残碳 /
％

运动黏度(１００℃) /

(ｍｍ２􀅰ｓ－１)

酸值 /

(ｍｇ􀅰ｇ－１)

盐浓度(ＮａＣｌ) /

(ｍｇ􀅰Ｌ－１)

金属含量 / (ｍｇ􀅰Ｌ－１)
Ｃａ Ｃｕ Ｆｅ Ｎｉ

９２０ ５􀆰 ３ ８０ ２􀆰 ３ ２３􀆰 ４~１００ ２７ ０􀆰 ７ ２５􀆰 ８ ２１􀆰 ５

馏程 / ℃ ４ 组分质量分数 / ％

ＨＫ / １０％ ３０％ / ５０％ ７０％ / ９０％ ９５％ / ５００℃馏量 / ｍＬ 饱和烃 芳香烃 胶质 沥青质

２４０ / ３７０ ３９５ / ４２０ ４３１ / ４６６ ４７５ / ９４ ５５􀆰 ２ ３３􀆰 ７ １０􀆰 ８ ０􀆰 ３

　 　 表 ２ 所列为 ＦＣＣ 装置操作条件和产品收率ꎮ
干气中氢 /甲比高达 ２􀆰 １５ꎬ平衡剂微反活性仅 ６２ꎬ说

明催化剂失活严重ꎮ 干气和焦炭收率高ꎬ气压机和

主风机负荷高ꎻ汽油收率低ꎬ选择性差ꎮ
表 ２　 产品分布

操作条件

反应温度 / ℃ 剂油比 回炼比 / ％ 平衡剂活性 / ％

催化剂单耗 /

(ｋｇ􀅰ｔ－１)

产品收率 / ％
Ｈ２ / ＣＨ４ 干气 液化气 汽油 柴油 油浆 焦炭 损失

５０８ ８ ３０ ６２ １􀆰 ７６ ２􀆰 １５ ２􀆰 ２０ １２􀆰 ２０ ４４􀆰 ７０ ３２􀆰 ９４ ２􀆰 ０ ５􀆰 ７０ ０􀆰 ２６

　 　 图 ２ 为分馏顶循泵入口管线ꎬ结盐厚度约为管

直径 １ / ２ꎬ顶循环泵流量小且波动幅度大ꎬ顶循环存

在结盐现象ꎮ

图 ２　 顶循泵入口结盐

由表 ３ 可知ꎬ汽油 ９５％点和干点较高ꎬ柴油初馏

点低ꎬ汽、柴油重叠率大于 １０％ꎬ这是分馏塔上部塔

盘结盐造成分离精度下降的结果ꎮ
表 ３　 汽柴油馏程 ℃

产品 ＨＫ １０％ ３０％ ５０％ ９０％ ９５％ 干点

汽油 ３６ ４８ ８２ １０５ １８３ １９７ ２１５
柴油 １７０ ２０１ ２５１ ２６５ ３４１ ３６６ ３８０

２　 电脱盐系统及操作参数控制

２􀆰 １　 电脱盐流程

为了降低催化原料盐含量ꎬ改善产品分布ꎬ２０１７
年 ５ 月 ＦＣＣ 装置新增电脱盐系统ꎮ

如图 ３ 所示ꎬ系统采用两级串联电脱盐罐流程ꎬ
原料泵与一、二级电脱盐罐前均设破乳剂注入点ꎬ一
级电脱盐罐前设置 ２ 处注点ꎬ延长破乳剂与原料接

触时间ꎬ达到提前破乳、接力破乳的目的ꎮ 二级电脱

盐罐排水回注原料泵入口和一级罐混合器前ꎬ二级

罐注水采用净化水或新鲜水ꎬ一级罐排水去污水汽

提装置处理ꎮ

图 ３　 电脱盐流程

２􀆰 ２　 操作参数控制

２􀆰 ２􀆰 １　 电脱盐罐温度

操作温度是电脱盐的重要工艺参数[１－２]ꎬ对水

滴沉降、聚集及电耗等有很大影响ꎬ水的沉降速度遵

循斯托克斯定律:
ＷＣ ＝ [ｄ２(ρ１ － ρ２)ｇ] / (１８ρ２μ) (１)

式中ꎬＷＣ 为水滴沉降速度ꎬｍ / ｓꎻｄ 为水滴直径ꎬｍꎻρ１

和 ρ２ 分别为水和油滴密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻμ 为连续相介质

的运动黏度ꎬｍｍ２ / ｓꎻｇ 为重力加速度ꎬｍ / ｓ２ꎮ
从公式(１)可以看出ꎬ降低油品黏度ꎬ增加油水

密度差ꎬ增大水滴直径ꎬ可以加快水的沉降速度ꎮ 提

高原料进罐温度可以降低原油的黏度、密度及乳化

液的稳定性ꎬ有利于水滴的聚集和沉降ꎮ 而脱盐效

率又与脱水率呈正比ꎬ因此提高原料进罐温度对提

高脱盐效率起着积极作用ꎮ 但温度过高时 ＣａＣｌ２、
ＭｇＣｌ２ 等盐类水解速度加快ꎬ不但会降低脱盐效率ꎬ
而且使电导率增加ꎬ电负荷上升显著ꎮ 另外ꎬ高温会

造成水气化从而影响电场的稳定性ꎬ甚至还会造成

脱盐罐压力升高影响到装置的安全运行ꎮ
装置通过新鲜原料与分馏一中、循环水换热ꎬ控

制一级电脱盐罐温度在 １１０~１３０℃ꎬ一、二级电脱盐
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罐之间管线增设蒸汽伴热线ꎬ保证二级罐油品温度

在 １１０~１２０℃ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 电场强度

由液滴的聚结力公式(２)可知ꎬ提高电场强度

可以强化水滴的聚集作用ꎬ有助于改善脱盐效果ꎮ
但电场强度过高会发生电分散现象ꎬ将水滴分散为

更小的微小水滴ꎬ不利于水滴的聚结[３]ꎮ 同时电场

强度过高ꎬ耗电量也随之增加ꎬ装置根据电脱盐效果

控制电场强度ꎬ一般维持在 ０􀆰 ８~１􀆰 ０ ｋＶ / ｃｍꎮ
Ｆ ＝ ６ＫＥ２Ｒ２(Ｒ / Ｌ) ４ (２)

式中ꎬＦ 为偶极聚结力ꎬＮꎻＫ 为原油介电常数ꎬＦ / ｍꎻ
Ｅ 为电场强度ꎬＶ / ｃｍꎻＲ 为微滴半径ꎬｍꎻＬ 为两微滴

间中心距ꎬｃｍꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 停留时间

电脱盐工艺要求原料在罐内停留时间尽可能长

一些ꎬ尤其是含盐量较高的劣质原料ꎮ 但时间过长

将产生电分散作用ꎬ增加耗电量ꎬ装置根据催化料实

时分析数据ꎬ调整油水分离界面高度来控制合适的

停留时间 ２􀆰 ５~４􀆰 ０ ｍｉｎꎮ
２􀆰 ２􀆰 ４　 注水性质和注水量

电脱盐过程中需要注入一定量的洗涤水以溶解

无机盐并随水一起排出ꎬ因此注水的性质和流量很

关键ꎮ 电脱盐系统日常采用净化水作为洗涤水ꎬ但
净化水氨氮、ＣＯＤ 含量不稳定ꎬ易与催化料中的有

机酸形成更高表面活性的石油酸盐ꎬ使得乳化液更

加稳定、不易破乳ꎮ 装置根据脱盐效果定期切换新

水作为洗涤水ꎬ以保证脱盐效果[４]ꎮ 注水量也是关

键参数ꎮ 注水量低时水位太低ꎬ一方面会造成弱电

场强度太低ꎬ无法脱除较小水滴ꎬ另一方面会减少水

相在电脱盐罐体内部的停留时间ꎬ导致排水含油过

高ꎻ提高注水量可以破坏油品中乳化液的稳定性ꎬ提
高水滴间的凝聚力ꎬ同时缩短水滴间的距离ꎬ以利于

水滴聚结ꎮ 但水量太大将增加电脱盐负荷ꎬ造成脱水

不及时ꎬ油水界面升高ꎬ电极板间电流升高、电压降

低ꎬ导致脱盐、脱水效率下降ꎮ 装置一般控制质量分

数 ２％(新鲜原料量)注水量ꎬ可以满足电脱盐要求ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ５　 破乳剂类型和剂量

破乳剂类型和用量对电脱盐效果影响很大ꎬ不

同油品性质不同ꎬ破乳剂需要有针对性地开发配方ꎮ
装置选用上海益伦化工有限公司开发的 ＹＬ－ＡＢ 复

配型油溶性破乳剂ꎬ该破乳剂组成为多元醇环氧乙

烷环氧丙烷聚合物和多元胺环氧乙烷环氧丙烷聚合

物复配物ꎬ通过提高破乳剂的分子质量来增强破乳

效果ꎬ具有破乳、脱盐及缓蚀作用ꎬ适合中东地区原

油[５]ꎮ 装置日常用量控制在 ４~８ ｍｇ / Ｌꎮ
２􀆰 ２􀆰 ６　 混合强度

电脱盐系统静态混合器和混合阀目的是将水、
破乳剂和油品充分混合ꎬ理论上混合强度越大ꎬ注入

的水分散度越好ꎬ但是过高的分散强度容易造成水

和油品过度乳化ꎬ形成稳定的乳化层ꎬ反而增加了破

乳的难度ꎮ 因此ꎬ装置根据注水量和脱盐率控制混

合强度在 ０􀆰 ０３~０􀆰 ０６ ＭＰａꎮ

３　 运行效果评价

由图 ４ 可知ꎬ催化料脱盐后平均含盐量<３ ｍｇ / Ｌꎬ
平均脱除率大于 ９５％ꎬ脱后含盐(≤３ ｍｇ / Ｌ)合格率

大于 ９７％ꎬ满足催化料对盐含量的要求ꎬ脱盐效果

显著ꎮ

１—脱盐前ꎬ２—脱盐后ꎻ３—脱盐率ꎻ４—合格率

图 ４　 脱盐效果对比

由表 ４ 可知ꎬ催化料脱盐后降低了重金属对催

化剂的污染ꎬ平衡剂微反活性提高至 ６７ꎬ催化剂单

耗也降低至 １􀆰 ０８ ｋｇ / ｔꎬ降幅 ３８􀆰 ６％ꎬ干气中氢 /甲比

降低至 ０􀆰 ５ꎬ也反映了镍污染程度的降低ꎮ 产品分

布改善ꎬ干气与焦炭收率降低 ２３􀆰 ７％ꎬ汽油收率增

加 ５􀆰 ４％ꎮ 表 ５ 为脱盐后汽、柴油产品馏程ꎬ相比于

脱盐前ꎬ汽、柴油馏程基本上无重叠ꎬ说明分馏塔结

盐现象明显改善ꎬ分离精度提高ꎮ
表 ４　 原料脱盐后操作条件和产品收率

操作条件

反应温度 / ℃ 剂油比 回炼比 / ％ 平衡剂活性 / ％

催化剂单耗 /

(ｋｇ􀅰ｔ－１)

产品收率 / ％

Ｈ２ / ＣＨ４ 干气 液化气 汽油 柴油 油浆 焦炭 损失

５０９ ８ ２５ ６７ １􀆰 ０８ ０􀆰 ５ １􀆰 ２０ １１􀆰 ５９ ４７􀆰 １０ ３３􀆰 ８４ １􀆰 ５１ ４􀆰 ５２ ０􀆰 ２４

　 　 　 　 (下转第 ２１０ 页)
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　 　 由表 ３、表 ４ 可知ꎬ在回流比为 ２􀆰 ５~３􀆰 ０ 的阶段

产品质量符合要求ꎬ可以持续一个较长的时间ꎬ对节

省能耗、方便操作都是有利的ꎮ
２􀆰 ４　 提纯温度的影响

在回流比为 ３􀆰 ０、操作压力稳定在 ３ ~ ５􀆰 ０ ｋＰａ、
粗产品质量相同的条件下对釜温进行了试验ꎮ 不同

温度下的试验结果见表 ５ꎮ
表 ５　 不同釜温下的试验结果

试验序号 １ ２ ３
操作压力 / ｋＰａ ３􀆰 ０ ４􀆰 ０ ５􀆰 ０
质量分数 / ％ ９９􀆰 ９０ ９９􀆰 ８９ ９９􀆰 ９０
釜液质量分数 / ％ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４５
塔釜温度 / ℃ １５５ １６０ １６５

由表 ５ 可知ꎬ釜温 １５５~１６５℃时ꎬδ－戊内酯的质

量比较稳定ꎬ釜液中残留的 δ－戊内酯量也比较少ꎮ
在粗品中微量存在和 δ－戊内酯沸点相接近的材质ꎬ
在工业化生产中稍不注意就随产品出来ꎬ本试验在

操作温度达到 １４０℃时全回流一段时间ꎬ使此物质

在塔顶富集随轻馏分采出ꎬ确保产品的质量分数和

品质达到要求ꎮ

３　 分析检测

采用内标法ꎬ安捷伦 ＧＣ７８２０ 型气相色谱仪测定

样品纯度ꎬＩＮＮＯＷＡＸ 型石英毛细管柱ꎬ柱长 ３０ ｍ、内
径 ０􀆰 ３２ ｍｍ、液膜厚 ０􀆰 ５ μｍꎬＦＩＤ 检测ꎮ 色谱条件:
柱温为一阶程序升温ꎬ初温 １００℃ꎬ８℃ / ｍｉｎ 的速率

升温至 ２００℃ꎬ并保持 ５ ｍｉｎꎬ然后以 １０℃ / ｍｉｎ 的速

率升温至 ２２０℃ꎬ保持 １５ ｍｉｎꎻ检测器温度 ２５０℃ꎻ气
化室温度 ２５０℃ꎻ载气流量 ２􀆰 ０ ｍＬ / ｍｉｎꎻ高纯氢气流

量 ４０ ｍＬ / ｍｉｎꎻ高纯氢气为尾吹气ꎬ流量 ２５ ｍＬ / ｍｉｎꎻ
进样量 ０􀆰 ０５ μＬꎻ分流比 １ ∶１０ꎮ

４　 结论

(１)适宜操作的条件:系统压力为 ５􀆰 ０ ｋＰａꎬ塔
顶温度为 １４０℃ꎮ

(２)采用真空间歇精馏技术对 δ－戊内酯纯化ꎬ
调节适宜回流比ꎬ得到质量分数大于 ９９􀆰 ８％的产

品ꎬ收率 ９５􀆰 ０％ꎮ
(３)严格的防水和密封储存可以有效减少 δ－戊

内酯自聚ꎬ有利于长时间储存ꎮ

参考文献

[１] Ｒｏｌｆ ＰꎬＣｈｒｉｓｔｏｐｈｅ Ｂ.Ｐｒｏｃｅｓｓ ｆｏｒ ｐｒｅｐａｒｉｎｇ ｄｅｌｔａ￣ｖａｌｅｒｏｌａｃｔｔｏｎｅ ｉｎ ｔｈｅ
ｇａｓ ｐｈａｓｅ:ＵＳꎬ２０１１０２３７０６Ａ１[Ｐ].２０１３－０６－１８.

[２] 冯世宏ꎬ贾太轩ꎬ张震斌.δ－环戊内酯的制备及其光谱分析[ Ｊ] .
光谱学与光谱分析ꎬ２０１５ꎬ３５(１０):２８１０－２８１３.

[３] 朱万坤.Ｈ２Ｏ２ 间接催化氧化制备 δ－戊内酯的新工艺研究[Ｄ].
郑州:郑州大学ꎬ２０１４.

[４] 李兴义ꎬ孙永利ꎬ刘勇.真空间歇精馏提纯 １ꎬ４－丁二醇生产残液

[Ｊ] .化学工业与工程ꎬ２０１１ꎬ２８(９):４１－４４.
[５] 邓峰ꎬ吴俊生.化工分离工程[Ｍ].北京:科学出版社ꎬ２０００.
[６] 隋振英ꎬ邹东霄.共沸精馏中共沸剂的选择[ Ｊ] .化学工程师ꎬ

１９９６ꎬ(３):２７－２９.
[７] 韩金玉ꎬ张海英.真空间歇精馏分离橙花醇和香叶醇的研究[ Ｊ] .

化学工业与工程ꎬ２００３ꎬ２０(９):４３０－４３４.
[８] 李贞玉ꎬ汤洁ꎬ李长海.间歇精馏回收废溶剂油中二甲苯 / 醋酸丁

酯[Ｊ] .水处理技术ꎬ２００８ꎬ３４(１):５９－６１.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０７ 页)

表 ５　 改造后汽柴油馏程 ℃
产品名称 ＨＫ １０％ ３０％ ５０％ ９０％ ９５％ 干点

汽油 ３８ ４９ ７９ １００ １８０ １８６ １９５

柴油 １９０ ２３２ ２６１ ２７５ ３４３ ３６０ ３７９

电脱盐系统自 ２０１７ 年 ７ 月开工至今运行平稳ꎬ
脱盐效果显著ꎬ抗波动和原料适应能力强ꎬ为催化装

置的长周期运行提供了有力保障ꎬ取得了良好的经

济效益ꎮ

４　 结论

０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ ＦＣＣ 装置通过增设电脱盐系统ꎬ优化

电脱盐罐温度、电场强度、注水量和混合强度等操作

参数ꎬ选择合适的破乳剂和注剂量ꎬ催化原料平均含

盐量由 ５３􀆰 ７ ｍｇ / Ｌ 降低至 ２􀆰 ６７ ｍｇ / Ｌꎬ平均脱盐率

大于 ９５％ꎮ 平衡催化剂活性提高 ５％ꎬ催化剂单耗

降低 ３８􀆰 ６％ꎻ产品分布改善ꎬ干气和焦炭产率降低

２３􀆰 ７％ꎬ汽油收率增加 ５􀆰 ４％ꎬ汽、柴油产品馏程无重

叠ꎮ 电脱盐系统抗波动能力和原料适应性强ꎬ能够

保障催化装置的长周期运行ꎮ
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