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摘要:在小型加氢反应装置上进行了体相催化剂级配装填技术的研究ꎬ结果表明ꎬ原料油中二次加工油质量掺炼比从 ３８％
提高到 ７０％ꎬ体相催化剂体积装填比例从 ２５％提高到 ４３％ꎬ可以加工生产超低硫柴油产品ꎮ 当反应器氢气压力为 ６􀆰 ４ ＭＰａ 时ꎬ
体相催化剂装填在反应器中部的超深度加氢脱硫活性好于其装填在反应器下部ꎬ氢气压力为 ９􀆰 ２ ＭＰａ 时ꎬ体相催化剂装填在反

应器下部的超深度加氢脱硫活性好于其装填在反应器中部ꎮ 工业应用结果表明ꎬ根据研究结果进行体相催化剂装填ꎬ体相催化

剂级配技术在装置能力和炼油厂生产目的限制下发挥最大性能ꎬ可长期稳定生产超低硫柴油产品ꎮ
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　 　 随着原油日益趋于劣质化ꎬ更多的重质馏分油

需要被尽可能地深度加工ꎬ也意味着需要加氢精制

的二次加工柴油(催化柴油及焦化柴油)的比例在

不断增加ꎮ 同时ꎬ世界各国油品质量标准不断地升

级ꎬ２０１９ 年 １ 月ꎬ全国开始执行更加严苛的国Ⅵ车

用柴油标准ꎮ 炼油企业在生产过程中若采用提高反

应温度、降低装置处理量和原料苛刻度等方法满足

质量升级要求ꎬ势必会增加装置的运行成本ꎬ缩短装

置的运行周期ꎮ 为了降低产品质量升级的成本ꎬ炼
厂通常选择使用新一代高活性加氢催化剂ꎮ 体相催

化剂是目前活性最高的加氢催化剂之一ꎬ活性金属

质量分数达到 ７０％以上ꎮ Ａｌｂｅｍａｒｌｅ 和 ＥｘｘｏｎＭｏｂｉｌ
公司联合开发了 Ｎｅｂｕｌａ 系列催化剂[１]ꎬ获得的经济

效益远远大于使用催化剂的成本增加ꎮ 为了更好推

广 Ｎｅｂｕｌａ 催化剂应用ꎬ通过优化 Ｎｅｂｕｌａ 催化剂和常

规催化剂级配技术ꎬＡｌｂｅｍａｒｌｅ 公司推出了可使加氢

处理反应器达到较佳性能的 ＳＴＡＸ 技术[２]ꎮ
大连石油化工研究院(ＦＲＩＰＰ)开发的 ＦＴＸ 体

相催化剂具有优异的加氢活性和原料适应性[３－５]ꎬ
已在多套加氢装置上应用[６－７]ꎮ 为了得到更大的经

济效益和更广泛的应用ꎬＦＲＩＰＰ 同时开发了体相催

化剂与常规负载型催化剂级配技术[８]ꎬ通过不同加

氢催化剂的协同效应ꎬ提高催化剂级配技术的加氢

性能[９]ꎬ降低催化剂使用成本ꎮ 在级配技术使用过

程中ꎬ体相催化剂装填比例和位置都对级配催化剂

技术活性及其使用成本产生影响ꎬ同时ꎬ为了缓解催

化柴油后续加工的问题和提高经济效益ꎬ炼厂希望

适当提高二次加工柴油掺炼比ꎮ 因此ꎬ为了满足炼

厂不同的需求ꎬ针对不同的加氢装置、使用原料和

产品性质要求ꎬ进行了体相催化剂在级配技术应
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用中装填研究ꎬ使体相催化剂级配技术在装置能

力和炼厂生产目的限制下发挥最大性能ꎬ提高企

业的经济效益ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 催化剂及其级配比例

所用体相催化剂为 ＦＲＩＰＰ 研发的 ＦＴＸ 催化剂ꎬ
活性组分为 Ｗ、Ｍｏ、Ｎｉꎬ活性金属氧化物质量分数为

７０％~ ７５％ꎬ所用常规催化剂为 ＦＲＩＰＰ 开发的深度

加氢脱硫催化剂ꎬ活性组分为 Ｍｏ、Ｎｉꎬ活性金属氧化

物质量分数为 ２６％~３０％ꎮ 催化剂级配技术中体相

催化剂体积分数为 １５％~４３％ꎮ
１􀆰 ２　 原料油

采用了 ３ 种不同二次加工柴油质量掺炼比的混

合柴油作原料油ꎬ分别为混合柴油 １、混合柴油 ２、混
合柴油 ３ꎬ原料油性质如表 １ 所示ꎮ

表 １　 不同原料油性质

项目 混合柴油 １ 混合柴油 ２ 混合柴油 ３

质量比(直柴 / 焦柴 / 催柴) / ％ ６２ / ２７ / １１ ４２ / ３８ / ２０ ３０ / ３８ / ３２

二次加工柴油质量分数 / ％ ３８ ５８ ７０

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８５８３ ０􀆰 ８６４３ ０􀆰 ８７５０

馏程(ＩＢＰ ~ＦＢＰ) / ℃ １９３~３５９ １８１~３６３ １４６~３６７

硫质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ７２００ １０４００ １３１００

氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ５３６ ８８２ ９３０

芳烃质量分数 / ％ ３６􀆰 １ ３９􀆰 １ ４５􀆰 ７

多环芳烃质量分数 / ％ １５􀆰 ３ ２０􀆰 ９ ２３􀆰 １

十六烷指数 ４４􀆰 ０ ４１􀆰 ４ ３２􀆰 ８

从表 １ 可见 ３ 种混合柴油中含有不同质量比例

的二次加工柴油ꎬ３ 种混合柴油中二次加工柴油的

质量分数分别为 ３８％、５８％、７０％ꎬ其中催化柴油的

质量分数分别为 １１％、２０％、３２％ꎬ随着二次加工柴

油的质量比增大ꎬ混合柴油中芳烃、氮质量分数随之

增加ꎬ超深度加氢脱硫的难度逐渐增大ꎬ加氢脱硫难

度:混合柴油 ３>混合柴油 ２>混合柴油 １ꎮ
１􀆰 ３　 实验装置及催化剂硫化

试验在 ２００ ｍＬ 小型加氢反应装置上进行ꎬ催化

剂硫化用油为含质量分数 ２％ ＣＳ２ 的常一线馏分

油ꎬ先将反应装置在压力 １２􀆰 ０ ＭＰａ 下气密ꎬ气密后

将反应压力设为 ６􀆰 ４ ＭＰａꎬ将反应温度升至 １６０℃
时ꎬ在氢油体积比为 ７００ ∶ １ꎬ液时空速( ＬＨＳＶ) 为

２􀆰 ０ ｈ－１的条件下ꎬ将硫化油引入加氢装置ꎬ恒温 ３ ｈ
后ꎬ将温度升到 ２３０℃ꎬ恒温 ６ ｈꎬ然后将温度升到

３３０℃ꎬ恒温 １０ ｈꎬ催化剂硫化结束ꎬ换进原料油ꎬ将
工艺参数调整到试验所需的工艺条件ꎮ

２　 实验结果

２􀆰 １　 体相催化剂装填比例的研究

以加氢深度脱硫难度不同的混合柴油 １ ~ ３ 为

原料油和不同的体相催化剂装填体积比例ꎬ体相催

化剂装填位置在反应器中部ꎬ分别进行柴油超深度

加氢脱硫活性评价试验ꎬ考察级配技术中体相催化

剂装填比例对加氢活性的影响(装填比例为体积比

例)ꎬ反应条件如表 ２ 所示ꎬ试验结果见图 １~图 ３ꎮ
表 ２　 体相催化剂装填比例试验反应条件

评价条件
混合柴油 １
(试验 １)

混合柴油 ２
(试验 ２)

混合柴油 ３
(试验 ３)

体积空速 / ｈ－１ ２􀆰 ０ １􀆰 ５ １􀆰 ５

反应温度 / ℃ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３

反应压力 / ＭＰａ ６􀆰 ４ ６􀆰 ４ ６􀆰 ４

氢油体积比 ５００ ∶１ ５００ ∶１ ５００ ∶１

体相催化剂体积分数 / ％ １５、２０、２５ ２０、２５、３３ ２５、３３、４３

１—试验 １ꎻ２—试验 ２ꎻ３—试验 ３

图 １　 体相催化剂装填比例对加氢脱硫活性影响

１—试验 １ꎻ２—试验 ２ꎻ３—试验 ３

图 ２　 体相催化剂装填比例对加氢脱氮活性影响

从结果可以看出ꎬ当体相催化剂级配技术加工

处理不同超深度加氢脱硫难度的原料油时ꎬ随着体

相催化剂装填比例增加ꎬ超深度加氢脱硫活性增加ꎬ
当精制油中硫质量分数小于 １０ μｇ / ｇ 时ꎬ加工处理
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１—试验 １ꎻ２—试验 ２ꎻ３—试验 ３

图 ３　 体相催化剂装填比例对加氢饱和性能影响

混合柴油 １ 时ꎬ体相催化剂装填体积比例为 ２５％ꎬ加
工处理混合柴油 ２ 时ꎬ体相催化剂装填体积比例为

３３％ꎬ加工处理混合柴油 ３ 时ꎬ体相催化剂装填体积

比例为 ４３％ꎮ 同时还可以看出ꎬ随着体相催化剂装

填比例的增加ꎬ体相催化剂级配技术的加氢脱氮、芳
烃饱和活性也明显增加ꎬ体相催化剂装填体积比例

达到 ４３％ 时ꎬ可使原料油 ３ 的中氮质量含量从

９３０ μｇ / ｇ 降至 ５􀆰 ６ μｇ / ｇꎬ芳烃质量分数从 ４５􀆰 ７％下

降至 ２７􀆰 ５％ꎮ 这是因为随着二次加工柴油的比例

增多ꎬ原料油中氮、芳烃质量分数增加ꎬ而随着氮化

物质量分数增加ꎬ氮化物对加氢脱硫反应的抑制作

用增大[１０－１１]ꎬ而体相催化剂有良好的加氢脱氮和加

氢饱和活性ꎬ随着装填比例的增加ꎬ加氢脱氮能力增

强ꎬ有利于超深度脱硫反应的进行ꎮ 试验结果说明ꎬ
针对不同加氢脱硫难度的原料油时ꎬ体相催化剂采

用不同的装填比例ꎬ体相催化剂级配技术具有优

异的超深度加氢脱硫活性ꎮ 工业应用中ꎬ炼厂可

根据所加工处理的原料油性质来选择体相催化剂

的装填比例ꎮ
２􀆰 ２　 体相催化剂装填位置的研究

在体相催化剂级配技术中ꎬ体相催化剂可以装

填在反应器上、中、下部ꎬ由于反应器上部通常发生

直接加氢脱硫反应ꎬ而炼油企业加工原料中通常混

有二次加工油ꎬ原料油中氮化合物和二苯并噻吩及

其甲基取代物质量分数较大ꎬ不能通过直接加氢脱

硫脱除ꎬ而是通过加氢饱和脱除氮化物后再进行加

氢脱硫反应ꎬ因此本文中主要以混合柴油为原料油

进行体相催化剂在反应器的中、下部研究ꎮ
以混合柴油 ２ 为原料油ꎬ体相催化剂体积装填

比为 ３０％ꎬ进行不同装填位置的体相催化剂的级配

技术的柴油超深度加氢脱硫活性评价试验ꎮ 主要工

艺条件:反应压力分别为 ６􀆰 ４、９􀆰 ２ ＭＰａꎬ氢油体积比

为 ５００ ∶１ꎬ体积空速为 １􀆰 ５ ｈ－１ꎮ 试验反应条件和结

果见表 ３ꎮ

表 ３　 体相催化剂装填位置研究试验结果

项目
试验 １ 试验 ２

中部 下部 中部 下部

评价条件 　 　 　 　

　 反应压力 / ＭＰａ ６􀆰 ４ ６􀆰 ４ ９􀆰 ２ ９􀆰 ２

　 反应温度 / ℃ Ｔ４ Ｔ４ Ｔ５ Ｔ５

精制生成油性质 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８４４８ ０􀆰 ８４５７ ０􀆰 ８４５８ ０􀆰 ８４５０

　 馏程 / ℃ (ＩＢＰ ~ＦＢＰ) １８５~３５７ １８１~３５９ １８２~３５９ １８３~３５７

硫质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ７􀆰 ４ １８􀆰 ８ １７􀆰 ４ ７􀆰 ９

氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３􀆰 ７ ５􀆰 ９ ５􀆰 ８ ３􀆰 ８

芳烃质量分数 / ％ ２１􀆰 ４ ２２􀆰 ７ ２２􀆰 ３ ２１􀆰 ２

多环芳烃质量分数 / ％ ３􀆰 ０ ３􀆰 ７ ３􀆰 ８ ３􀆰 １

十六烷指数 ４９􀆰 ３ ４９􀆰 ０ ４９􀆰 １ ４９􀆰 ４

从表 ３ 的试验结果可看出ꎬ在氢气压力为

６􀆰 ４ ＭＰａ 时ꎬ体相催化剂装填在反应器中部的超深

度加氢脱硫活性要好于装填在反应器下部ꎬ精制油

中硫质量含量可达到 １０ μｇ / ｇ 以下ꎬ主要由于在反

应器中部的氢气分压要高于反应器下部ꎬ体相催化

剂装填中部可以较充分地进行加氢反应ꎬ发挥其优

异的加氢脱氮和加氢饱和性能ꎬ有利于脱除有空间

位阻的二苯并噻吩类分子中的硫原子ꎬ而反应器下

部氢气分压较低ꎬ体相催化剂加氢活性金属含量较

多ꎬ没有足够的氢气使活性金属充分地参加反应ꎮ
在氢气压力为 ９􀆰 ２ ＭＰａ 时ꎬ体相催化剂装填在反应

器下部的超深度加氢脱硫活性要好于装填在反应器

中部ꎬ精制油中硫质量含量小于 １０ μｇ / ｇꎬ主要是因

为当反应器反应压力较高时ꎬ反应器底部仍具有一

定浓度的氢气ꎬ体相催化剂可以发挥优异的加氢活

性ꎬ继续脱除经反应器上、中部仍未除去的大分子中

的氮原子ꎬ消除氮化物对深度加氢脱硫反应的抑制ꎬ
达到超深度脱硫效果ꎮ 试验结果说明ꎬ催化剂级配

技术达到最佳性能时ꎬ不同反应压力下ꎬ体相催化剂

的装填位置是不同的ꎮ 因此ꎬ工业应用中要根据反

应器的反应压力选择体相催化剂装填位置ꎬ使体相

催化剂级配技术更好地发挥活性优势ꎮ

３　 工业应用

３􀆰 １　 工业应用 １
２０１５ 年 １ 月ꎬ中国石油化工股份有限公司某炼

厂 ２􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 汽柴油加氢精制装置采用体相催化剂

级配技术ꎬ根据装置实际情况和炼厂生产需求(反

􀅰７０２􀅰
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应器入口设计压力为 ９􀆰 ７ ＭＰａꎬ 处理量不大于

１６０ ｔ / ｈꎬ二次加工油质量掺炼比不大于 ４３％ꎬ其中

催化柴油质量掺炼比为 １０％~１３％)ꎬＦＴＸ 催化剂装

填反应器下部ꎬＦＴＸ 催化剂和常规加氢脱硫催化剂

体积装填比例为 ２０ ∶８０ꎮ

装置开工后ꎬ体相催化剂级配技术表现出优异

的超深度加氢脱硫活性ꎬ可生产符合国Ⅴ标准的车

用柴油产品ꎬ表 ４ 和图 ４ ~ 图 ６ 为 ２０１５ 年 １１ 月—
２０１６ 年 ５ 月的装置所加工原料油性质、工艺条件与

精制油产品性质ꎮ
表 ４　 原料油性质、工艺条件与精制油产品性质

项目 ２０１５ 年 １１ 月 ２０１５ 年 １２ 月 ２０１６ 年 １ 月 ２０１６ 年 ２ 月 ２０１６ 年 ３ 月 ２０１６ 年 ４ 月 ２０１６ 年 ５ 月

原料油性质 　 　 　 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８５１１ ０􀆰 ８５０５ ０􀆰 ８４９９ ０􀆰 ８５１０ ０􀆰 ８５０６ ０􀆰 ８５０２ ０􀆰 ８５１３

　 硫质量分数 / ％ ０􀆰 ９３ ０􀆰 ９２ ０􀆰 ９７ ０􀆰 ９４ ０􀆰 ８８ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ９０

　 氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３５１ ３６７ ３７１ ３６２ ３３８ ３４５ ３３４

工艺条件 　 　 　 　 　 　 　

　 入口氢分压 / ＭＰａ ９􀆰 １０ ９􀆰 １０ ９􀆰 １２ ９􀆰 １１ ９􀆰 １０ ９􀆰 １０ ９􀆰 １０

　 入口平均温度 / ℃ ３２４ ３２５ ３２５ ３２７ ３２８ ３２８ ３２９

　 出口平均温度 / ℃ ３８２ ３８３ ３８５ ３８７ ３８７ ３８７ ３８９

　 氢油体积比 ３９１ ３９１ ３９２ ３９１ ３９２ ３９１ ３９１

产品性质 　 　 　 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８３２１ ０􀆰 ８３２４ ０􀆰 ８３２８ ０􀆰 ８３２１ ０􀆰 ８３２９ ０􀆰 ８３２５ ０􀆰 ８３２６

　 硫质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ４􀆰 １ ５􀆰 ３ ３􀆰 ９ ６􀆰 １ ６􀆰 ２ ５􀆰 １ ５􀆰 ５

　 氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) １􀆰 ２ １􀆰 ４ １􀆰 ２ １􀆰 ５ １􀆰 ５ １􀆰 ３ １􀆰 ４

　 十六烷指数 ５０􀆰 １ ５０􀆰 ２ ５０􀆰 ２ ５０􀆰 ０ ５０􀆰 ３ ５０􀆰 ０ ５０􀆰 １

１—进料量ꎻ２—体积空速

图 ４　 反应器进料量和体积空速

１—二次加工油质量掺炼比ꎻ２—催化柴油质量掺炼比

图 ５　 进料中二次加工油和催化柴油质量掺炼比

从表 ４ 和图 ４~图 ６ 工业应用结果可以得知ꎬ反
应器平均进油量为 １３７ ｔ / ｈ 左右ꎬ平均体积空速为

０􀆰 ９１ ｈ－１ꎬ 原料油中二次加工油质量掺炼比在

　 　 　 　 　 　 　

１—原料中硫含量ꎻ２—精制柴油产品中硫含量

图 ６　 原料和精制柴油产品中硫含量

４０􀆰 ０％ ~ ４３􀆰 ０％ ( 其中催化柴油质量掺炼比 在

１０􀆰 ０％~ １３􀆰 ０％)ꎬ入口温度 ３２４ ~ ３２９℃ꎬ出口温度

３８２~３８９℃ꎬ入口氢分压 ９􀆰 １０ ＭＰａꎬ产品硫的质量含

量始终小于 １０ μｇ / ｇꎬ各项指标均符合国Ⅴ车用柴

油标准要求ꎬ并且实现了长周期运转ꎮ 本次工业应

用根据反应器实际工艺条件、原料油性质和炼厂实

际要求ꎬ采用体相催化剂装填体积比例为 ２０％ꎬ体
相催化剂装填在反应器下部ꎬ体相催化剂级配技术

表现出优异的加氢活性ꎬ也印证了实验室的研究

结果ꎮ
３􀆰 ２　 工业应用 ２

２０１７ 年 １ 月全国执行国Ⅴ车用柴油标准之前ꎬ

􀅰８０２􀅰
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中国石油化工股份有限公司某炼厂 ２􀆰 ６ Ｍｔ / ａ 柴油

加氢装置一直生产国Ⅳ标准车用柴油产品ꎬ为了满

足在原料处理量、原料油性质和反应工艺条件不变

的条件下ꎬ生产符合国Ⅴ标准车用柴油产品ꎬ装置采

用了体相催化剂级配技术ꎬ根据装置实际情况和炼

厂生产需求(反应器入口设计压力为 ７􀆰 ５ ＭＰａꎬ处理

量不大于 ２５０ ｔ / ｈꎬ二次加工柴油质量掺炼比为

４５􀆰 ０％~４９􀆰 ０％ꎬ其中催化柴油质量掺炼比为 １５􀆰 ０％~
２２􀆰 ０％)ꎬＦＴＸ 催化剂装填反应器中部ꎬＦＴＸ 催化剂

和常规加氢脱硫催化剂体积装填比例为 ３０ ∶７０ꎮ
上周期运转的原料和主要工艺条件不变ꎬ装置

可生产符合国Ⅴ标准的车用柴油产品ꎬ表 ５ 和图 ７~
图 ９ 为 ２０１７ 年 ６ 月—２０１７ 年 １２ 月装置所加工原料

油性质、工艺条件与精制油产品性质ꎮ
表 ５　 原料油性质、工艺条件与精制油产品性质

项目 ２０１７ 年 ６ 月 ２０１７ 年 ７ 月 ２０１７ 年 ８ 月 ２０１７ 年 ９ 月 ２０１７ 年 １０ 月 ２０１７ 年 １１ 月 ２０１７ 年 １２ 月

原料油性质 　 　 　 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８５２６ ０􀆰 ８５３１ ０􀆰 ８５３９ ０􀆰 ８５２１ ０􀆰 ８５２８ ０􀆰 ８５３８ ０􀆰 ８５４６

　 硫质量分数 / ％ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ５１ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ５５ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ６２ ０􀆰 ６２

　 氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３５１ ３５８ ３３５ ３４２ ３２６ ３６９ ４０５

工艺条件 　 　 　 　 　 　 　

　 入口氢分压 / ＭＰａ ６􀆰 ９０ ６􀆰 ９０ ６􀆰 ９０ ６􀆰 ９５ ７􀆰 ００ ７􀆰 ００ ７􀆰 ００

　 平均反应温度 / ℃ ３３８ ３３９ ３３６ ３４１ ３４３ ３４４ ３４７

　 氢油体积比 ３７５ ３７５ ３７５ ３７６ ３７７ ３７７ ３７７

产品性质 　 　 　 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８４２１ ０􀆰 ８４２９ ０􀆰 ８４３０ ０􀆰 ８４３４ ０􀆰 ８４２７ ０􀆰 ８４４７ ０􀆰 ８４５８

　 硫质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ６􀆰 ５４ ６􀆰 ００ ５􀆰 ５９ ５􀆰 ２３ ５􀆰 ６６ ６􀆰 ５６ ５􀆰 ８２

　 氮质量含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３􀆰 ５ ３􀆰 ３ ３􀆰 ０ ３􀆰 ２ ３􀆰 １ ３􀆰 ８ ４􀆰 ０

　 十六烷指数 ４９􀆰 ９ ５０􀆰 ０ ５０􀆰 ２ ５０􀆰 ０ ５０􀆰 １ ５０􀆰 ０ ５０􀆰 １

１—进料量ꎻ２—体积空速

图 ７　 反应器进料量和体积空速

１—二次加工油质量掺炼比ꎻ２—催化柴油质量掺炼比

图 ８　 进料中二次加工油和催化柴油掺炼比

１—原料中硫含量ꎻ２—精制柴油产品中硫含量

图 ９　 原料和精制柴油产品中硫含量

从表 ５ 和图 ７~图 ９ 工业应用结果可以得知ꎬ生
产过程中平均进油量为 ２２０ ｔ / ｈ 左右ꎬ平均体积空

速为 １􀆰 ４５ ｈ－１ꎬ原料油中二次加工柴油质量掺炼比

在 ４５􀆰 ０％ ~ ４９􀆰 ０％ (其中催化柴油质量掺炼比在

１５􀆰 ０％~ ２２􀆰 ０％)ꎬ平均反应温度 ３３８ ~ ３４７℃ꎬ入口

平均氢分压 ６􀆰 ９５ ＭＰａꎬ产品硫的质量含量始终小于

１０ μｇ / ｇꎬ各项指标均符合国Ⅴ车用柴油标准要求ꎬ
并且可以实现长周期运转ꎮ 本次工业应用中反应器

入口氢分压在 ６􀆰 ９５ ＭＰａꎬ体积空速和催化柴油质量

􀅰９０２􀅰
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掺炼比都较大ꎬ因此ꎬ体相催化剂体积装填比例为

３０％ꎬ并装填在反应器中部ꎬ体相催化剂级配技术表

现出优异的加氢活性ꎮ
上述工业应用结果表明ꎬ根据反应器的反应压

力和处理的原料油性质ꎬ催化剂采用不同的装填比

例和装填位置ꎬ充分地发挥了体相催化剂级配技术

的活性优势ꎬ可以加工处理劣质原料油ꎬ长期生产硫

质量含量小于 １０ μｇ / ｇ 的超低硫柴油产品ꎮ

４　 结论

(１)采用体相催化剂级配技术时ꎬ随着原料油

中二次加工柴油比例的增加ꎬ体相催化剂装填比例

随之增加ꎬ体相催化剂级配技术可发挥良好活性ꎬ生
产超低硫柴油产品ꎮ

(２)采用体相催化剂级配技术时ꎬ反应器的反

应压力影响着级配技术中体相催化剂的装填位置ꎬ
根据反应器的反应压力将体相催化剂装填入恰当的

位置ꎬ可使体相催化剂级配技术更好地发挥活性

优势ꎮ
(３)工业应用表明ꎬ体相催化剂级配技术应用

过程中ꎬ采用体相催化剂装填的研究结果进行反应

器装填ꎬ充分地发挥了体相催化剂级配技术的活性

优势ꎬ不用进行装置改造的情况下ꎬ可长期生产硫质

量含量小于 １０ μｇ / ｇ 的超低硫柴油产品ꎮ
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　 　 (上接第 ２０４ 页)
　 　 (１)采用 ＰＲＯⅡ模拟软件对各主要精馏塔进行

了模拟优化ꎬ并得出结论:高压精馏塔理论板数 Ｎ ＝
５２ 层ꎬ回流比 Ｒ≥２􀆰 ５ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４８ꎻ加压精馏

塔回流比 Ｒ＝ ２􀆰 ３ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４８ꎻ常压精馏塔回

流比 Ｒ＝ １􀆰 ８ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４５ꎮ
(２)甲醇精馏技术改造后ꎬ达到了预期效果ꎬ精

甲醇产量 ２ ３００ ｔ / ｄꎬ合 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙醇质

量分数降至 ０􀆰 ０１％以下ꎬ冷却水与蒸汽单耗均有所

降低ꎬ分别降低 ２６􀆰 １４％和 ３３􀆰 ８７％ꎮ 改造后经济效

益显著ꎬ经核算约 ７ ８４８􀆰 ５ 万元ꎮ
(３)改造前后甲醇回收率无明显变化ꎬ这是由

于受回收塔塔径的限制ꎬ回收塔处理能力有限ꎬ塔顶

不能产精甲醇造成的ꎬ如果能对回收塔进一步改造ꎬ
相信该工艺在提高甲醇回收率方面会有所突破ꎮ

总之ꎬ甲醇三效精馏工艺以系统内部热集成的

方法减少能量的消耗ꎬ符合现在建设节约型社会的

要求ꎬ有很广阔的应用前景ꎮ
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