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摘要:分析了 ＦＦ－６６ 及 ＦＣ－５２ 型催化剂在某公司 １􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 柴油加氢改质装置上的应用情况ꎮ 工业应用表明ꎬ在反应压力

１１􀆰 ５ ＭＰａ、精制床层平均温度 ３６０℃、裂化床层平均温度 ３６９℃的条件下ꎬ产品柴油硫、氮质量含量均小于 ２􀆰 ０ μｇ / ｇꎬ石脑油收率

由 １４􀆰 ５％增加至 ３２􀆰 ９％ꎬ产品柴油收率由 ５０􀆰 ９％下降至 ３９􀆰 ４％ꎬ装置柴汽比由 ３􀆰 ２２ 下降至 １􀆰 ２０ꎮ ＦＦ－６６、ＦＣ－５２ 催化剂具有优

异的加氢脱硫、脱氮活性和较高的石脑油产品选择性ꎮ 该催化剂级配体系的成功应用ꎬ可以为同类装置制定油品质量升级及降

低柴汽比方案提供一定的借鉴意义ꎮ
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　 　 随着环保法规日趋严格、国内经济增速放缓及

清洁可替代能源的发展影响ꎬ国内汽柴油市场将呈

现 ２ 个变化特点ꎮ 首先ꎬ受环保意识增强及相关法

规不断完善ꎬ车用燃料的清洁化已成为炼厂发展的

必然趋势ꎮ 其次ꎬ受经济增速放缓影响ꎬ国内柴油消

费量明显放缓ꎬ汽油需求的增幅逐步高于柴油ꎬ柴汽

比需求预计将于 ２０３０ 年降至 １􀆰 ２８[１－３]ꎮ
面对油品质量升级及降低柴汽比的双重要求ꎬ

各炼厂柴油加氢改质装置将面临越来越大的运行压

力ꎮ 基于上述现状ꎬ本文中针对中石油克拉玛依石

化有限责任公司(克石化公司)国Ⅵ油品质量升级

过程中ꎬ１􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 柴油加氢改质装置的催化剂选型

及运行数据进行总结分析ꎬ可为同类生产装置提供

一定的借鉴意义ꎮ

１　 装置情况

克石化公司柴油加氢改质装置ꎬ原设计加工能

力 １􀆰 ２ Ｍｔ / ａꎬ为配合国Ⅵ油品质量升级ꎬ该装置于

２０１８ 年 ８ 月扩量升级改造至 １􀆰 ５ Ｍｔ / ａꎮ 此装置主

要以催化、焦化、蒸馏柴油和部分抽出油为原料ꎬ通
过中压加氢改质－中间馏分油加氢补充精制组合工

艺生产优质柴油、航空煤油及轻、重石脑油ꎮ 装置原

则流程如图 １ 所示ꎮ

２　 催化剂简介

２􀆰 １　 催化剂物性

为配合全厂汽柴油国Ⅵ标准质量升级及降低柴

汽比需求ꎬ本次装置改造后选择中国石油化工股份
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图 １　 改造后装置原则流程

有限公司大连石油化工研究院(ＦＲＩＰＰ)最新开发的

ＦＦ－６６ 及 ＦＣ－５２ 催化剂替代原采用的 ＦＦ－ ３６ 及

ＦＣ－３２ 催化剂ꎮ
本次精制反应器装填的催化剂 ＦＦ－６６ 为 Ｎｉ－

Ｍｏ 型精制剂ꎬ该催化剂与上周期采用的 ＦＦ－３６ 催

化剂相比ꎬ具有载体孔容、比表面积大ꎬ堆积密度小

的特点[４]ꎮ 新采用的裂化剂 ＦＣ－５２ 以高效 ＡＳＳＹ
分子筛为主要裂化组分ꎬ采用 Ｎｉ－Ｍｏ 金属提供加氢

活性ꎬ大幅度改善了催化剂的扩散性能及高选择性ꎮ
该裂化剂对原料油中的稠环芳烃组分具有优先选择

性ꎬ可以实现稠环芳烃的定向转化ꎬ并最大程度保留

和富集链烷烃[５－６]ꎮ 该催化剂较上周期 ＦＣ－３２ 裂化

剂具有更大的比表面积、孔容及高的压碎强度ꎬ可以

满足工业装置需求ꎮ 催化剂性质见表 １ꎮ
表 １　 催化剂性质

项目 ＦＦ－３６ ＦＦ－６６ ＦＣ－３２ ＦＣ－５２

ＭｏＯ３ 质量分数 / ％ ２３~２６ ２０~２４ — —

ＮｉＯ 质量分数 / ％ ３􀆰 ６~４􀆰 ２ ４􀆰 ０~８􀆰 ０ >４􀆰 ５ ≥４􀆰 ８

ＷＯ３ 质量分数 / ％ — — >１８％ —

孔容 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ≮０􀆰 ３２０ ０􀆰 ３５~０􀆰 ４５ >０􀆰 ３１ >０􀆰 ３３

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) ≮１６０ ≥１７０ >２５０ >３５０

堆积密度 / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８６~０􀆰 ９６ ０􀆰 ７５~０􀆰 ８５ ０􀆰 ８５ ０􀆰 ６５~０􀆰 ７６

压碎强度 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) ≮１６０ ≥１５０ ≥１６ ≮１３０

２􀆰 ２　 催化剂装填

反应器催化剂装填数据见表 ２、表 ３ꎮ 由表 ２ 可

见ꎬ加氢精制反应器共设 ２ 个床层ꎬ主要装填保护剂

及精制剂 ＦＦ－６６ꎬ其中保护剂规格选用较多ꎬ总装填

量为 １７􀆰 ６ ｔꎬ主要是考虑到上游焦化柴油中携带的

有机硅、金属及焦粉含量较高ꎬ避免造成床层压降快

速上升及催化剂活性下降ꎮ 由表 ３ 可见ꎬ加氢改质

　 　 　 　 　 　 　表 ２　 精制反应器催化剂装填数据

装填物 高度 / ｍｍ 体积 / ｍ３ 重量 / ｔ

床层 １ 　 　 　

　 保护剂 ２ ２００ ２􀆰 ５１ ２􀆰 ４０

　 保护剂 ３－１ ３００ ３􀆰 ７７ １􀆰 ６０

　 保护剂 ５ ３００ ３􀆰 ７７ ２􀆰 ４０

　 保护剂 ８ ６００ ７􀆰 ５４ ４􀆰 ９２

　 ＦＦ－６６ ３３００ ４１􀆰 ４０ ２８􀆰 ７３

　 ϕ３ 瓷球 １００ １􀆰 １３ １􀆰 ４０

　 ϕ６ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ３􀆰 ２０

床层 ２ 　 　 　

　 ϕ１３ 瓷球 １００ １􀆰 １３ １􀆰 ４０

　 ＦＦ－６６ ７６８５ ９６􀆰 ５０ ６８􀆰 ６４

　 ϕ３ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ３􀆰 ２０

　 ϕ６ 瓷球 ２００ ２􀆰 ４０ ３􀆰 ２０

　 ϕ１３ 瓷球 ３００ ４􀆰 ５２ ６􀆰 ２０

表 ３　 裂化反应器催化剂装填数据

装填物 高度 / ｍｍ 体积 / ｍ３ 重量 / ｔ

床层 １ 　 　 　

　 ϕ１３ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ２􀆰 ４０

　 ＦＣ－５２ ４３５０ ３９􀆰 ６７ ２６􀆰 ６０

　 ϕ３ 瓷球 １００ １􀆰 １３ １􀆰 ２０

　 ϕ６ 瓷球 １５０ １􀆰 ７０ ２􀆰 ００

床层 ２ 　 　 　

　 ϕ１３ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ２􀆰 ４０

　 ＦＣ－５２ ５０００ ４５􀆰 ３４ ３０􀆰 ６６

　 ϕ３ 瓷球 ２００ １􀆰 １３ ２􀆰 ４０

　 ϕ６ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ２􀆰 ６０
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续表

装填物 高度 / ｍｍ 体积 / ｍ３ 重量 / ｔ

床层 ３ ２００ 　 　

　 ϕ１３ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ２􀆰 ４０

　 ＦＣ－５２ ４３３５ ３９􀆰 ６７ ２７􀆰 ５８

　 ϕ３ 瓷球 １００ １􀆰 １３ １􀆰 ２０

　 ϕ６ 瓷球 １５０ １􀆰 ７０ ２􀆰 ００

床层 ４ 　 　 　

　 ϕ１３ 瓷球 １００ １􀆰 １３ ０􀆰 ８０

　 ＦＣ－５２ ３７１０ ３４􀆰 ００ ２４􀆰 ７８

　 ＦＦ－６６ １９００ １７􀆰 ２４ １２􀆰 ２２

　 ϕ３ 瓷球 ２００ １􀆰 １３ ２􀆰 １０

　 ϕ６ 瓷球 ２５０ １􀆰 ７０ ２􀆰 ６０

　 ϕ１３ 瓷球 ２００ ２􀆰 ２６ ３􀆰 ６０

反应器共设 ４ 个床层ꎬ其中第一、二、三床层装填裂

化剂 ＦＣ－５２ꎬ第四床层装填裂化剂 ＦＣ－５２ 及后精制

剂 ＦＦ－ ６６ꎮ ２ 个反应器共计装填 ＦＦ － ６６ 催化剂

１０９􀆰 ５９ ｔꎬＦＦ－５２ 催化剂 １０９􀆰 ６ ｔꎮ

３　 装置开工

３􀆰 １　 催化剂硫化

催化剂经干燥后ꎬ控制升温速度 ３~５℃ / ｈꎬ平稳

提升反应器入口温度至 １８０℃ꎬ以 １ ｔ / ｈ 的注入速率

注入硫化剂 ＣＳ２ꎮ 注硫开始后ꎬ以 ２ ~ ３℃ / ｈ 的升温

速度ꎬ平稳提升精制、裂化反应器各床层温度至

２３０℃ꎬ通过控制硫化剂注入量ꎬ维持循环氢中硫化

氢体积分数为 ０􀆰 １％ ~ ０􀆰 ５％ꎬ恒温硫化 ８ ｈꎮ 完成

２３０℃恒温硫化后ꎬ以 ２~４℃ / ｈ 的升温速度ꎬ平稳提

升反应器入口温度至 ３７０℃ꎬ继续控制硫化剂注入

量ꎬ维持循环氢中硫化氢体积分数为 １􀆰 ０％ ~ ２􀆰 ０％
恒温硫化 ８ ｈꎮ 具体硫化过程参见图 ２ꎮ

１—理论升温曲线ꎻ２—循环氢中硫化氢浓度ꎻ３—实际升温曲线

图 ２　 催化剂硫化曲线

硫化期间需严格监控床层温升及循环氢中硫化

氢浓度ꎬ若精制床层温升超过 ３０℃、硫化氢含量低

于相应指标ꎬ则停止升温ꎬ调整硫化剂注入速率ꎮ 硫

化过程中床层升温和提高注硫量不允许同时进行ꎬ
催化剂床层最高温度绝不允许超过 ４００℃ꎬ硫化剂

注入量不允许超过规定的最大注硫量ꎮ
３􀆰 ２　 催化剂钝化

为避免具有较高初活性的催化剂接触原料后温

升过大或快速积炭ꎬ需要对催化剂进行钝化ꎮ 以不

大于 ２５℃ / ｈ 的降温速率ꎬ降低反应器入口温度至

１７５℃ꎬ引低氮油建立大循环ꎬ循环量 ５５ ｔ / ｈꎮ 启动

注氨泵ꎬ以 ０􀆰 ４ ｔ / ｈ 的速率注液氨ꎬ并以 １０ ~ １５℃ / ｈ
的速率提高反应器入口温度至 ２３０℃ꎮ 注液氨开始

２ ｈ 后ꎬ开始在空冷器前注水ꎬ并监控高分酸性水中

氨含量ꎮ 当高分酸性水中氨质量分数达到 ０􀆰 １％
时ꎬ认为氨已穿透ꎬ以不大于 １５℃ / ｈ 的速率提高反

应器入口温度至 ３１０℃ꎬ调整液氨的注入速率ꎬ维持

高分酸性水中氨质量分数约为 ０􀆰 ８％ꎮ 钝化过程

中ꎬ控制精制反应器裂化床层温升不大于 １０℃ꎮ
３􀆰 ３　 切换原料油操作

钝化结束后ꎬ维持精制反应器入口温度 ３１０℃ꎬ
将裂化反应器床层入口温度降至 ３０５℃ꎬ调整反应

器床层温度ꎬ使其呈现下降的温度分布曲线ꎮ 分步

切换原料油ꎬ每步更换 ２５％原料油ꎬ并保持总进料

量不变ꎮ 每次原料油切换维持时间间隔 ３ ~ ４ ｈꎬ同
时以 ２~ ３℃ / ｈ 的速度提高反应器入口温度ꎮ 原料

油切换过程中ꎬ要求循环氢中氢气体积分数不低于

８５％ꎬ循环氢中硫化氢体积分数不低于 ０􀆰 １％ꎮ 新鲜

原料油切换后ꎬ使用冷氢调节催化剂各床层的温升ꎬ
使之控制在允许的范围内ꎮ

４　 装置标定情况

４􀆰 １　 原料及产品性质

装置于 ２０１９ 年进行了标定ꎬ由于上游焦化装置

加工原油性质的变化及全厂加氢装置原料优化ꎬ装
置标定期间原料油性质较设计值有所不同ꎬ具体装

置原料性质见表 ４ꎮ 从表 ４ 可以看出ꎬ装置实际加

工原料的硫质量含量为 １ ０６１ μｇ / ｇꎬ高于设计值

(６５０ μｇ / ｇ)ꎻ氮含量为 ２ ２１０ μｇ / ｇꎬ高于设计值

(１ ０００ μｇ / ｇ)ꎻ密度为 ８７７ ｋｇ / ｍ３ꎬ明显高于设计值

８６３ ｋｇ / ｍ３ꎮ 从油品馏程数据来看ꎬ相比设计值ꎬ实
际原料馏程的 １０％点、５０％点、９５％点明显偏重ꎮ

装置标定期间的产品性质数据见表 ５ꎮ 由表 ５
可知ꎬ原料柴油经过加氢反应后ꎬ脱硫、脱氮效果明

显ꎬ产品柴油中硫、氮含量均小于<２ μｇ / ｇꎬ原料脱

硫、脱氮率均达到 ９９％以上ꎬ产品柴油十六烷值指

数较原料油提高约 １２ 个单位ꎮ
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表 ４　 装置原料性质

项目 设计 标定

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８６３ ８７７

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ６５０ ９０６

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) １０００ １３３０

闪点(闭口) / ℃ ７６ ６３􀆰 ５

十六烷值指数 ４１􀆰 ３ ３９􀆰 １

馏程 / ℃ 　 　

　 初馏点 １４４ １６８

　 １０％ ２０９ ２１９

　 ３０％ ２４１ ２４６

　 ５０％ ２６９ ２７１

　 ７０％ ２９９ ３０４

　 ９０％ ３３７ ３４３

　 终馏点 ３６５ ３６１

表 ５　 装置产品性质

项目
轻石脑油 重石脑油 喷气燃料 柴油

设计 标定 设计 标定 设计 标定 设计 标定

密度(２０℃) /

　 (ｇ􀅰ｃｍ－３)

０􀆰 ６５ — ０􀆰 ７６ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ８ ０􀆰 ８１ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ８４

馏程 / ℃ 　 　 　 　 　 　 　 　

　 初馏点 ２６ ２２ ７１ ７１ １５９ １６２ ２２１ １６３

　 １０％ ２９ ４５ １０１ ９７ １６７ １７５ ２３８ １９３

　 ３０％ ３１ ５５ １０５ １０８ １７２ １８２ ２５０ ２１６

　 ５０％ ３５ ６０ １１４ １２３ １７９ １８９ ２６７ ２４２

　 ９５％ ５８ ７４ １４７ １５７ ２０４ ２４０ ３５０ ３３５

　 终馏点 ６３ ７７ １５８ １７４ ２１６ ２４９ — ３５１

Ｎ/ (μｇ􀅰ｇ－１) <０􀆰 ５ ０􀆰 ２ <０􀆰 ５ ０􀆰 ５ <１􀆰 ０ ０􀆰 ５ <５􀆰 ０ １􀆰 ６

Ｓ / (μｇ􀅰ｇ－１) <０􀆰 ５ ０􀆰 ３ <０􀆰 ５ ０􀆰 ４ <１􀆰 ０ １􀆰 ０ <２􀆰 ０ ２􀆰 ０

十六烷值指数 — — — — ３５ ３８ ５５ ５２

４􀆰 ２　 工艺操作条件

标定期间的工艺操作条件见表 ６ꎮ 从表 ６ 可以

看出ꎬ标定期间装置加工量为 １７８􀆰 ０ ｔ / ｈꎬ与改造设

计值一致ꎻ反应器入口压力为 １１􀆰 ５ ＭＰａꎬ稍低于改

造设计值(１２􀆰 ０ ＭＰａ)ꎮ 鉴于较高的氢油比可减缓

催化剂生焦速度ꎬ延长催化剂使用周期ꎬ该装置实际

氢油比控制为 １ ０５０ꎬ高于改造设计值(７００)ꎮ
从反应温度标定数据来看ꎬ精制反应器入口温

度为 ３２６℃ꎬ较改造设计值低 ６℃ꎬ床层平均温度与

　 　 　 　 　 　 　表 ６　 装置主要工艺操作条件

项目 标定值 改造设计值

进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １７８􀆰 ０ １７８􀆰 ０

反应压力 / ＭＰａ １１􀆰 ５ １２􀆰 ０

氢油体积比 １０５０ ∶１ ７００ ∶１

反应入口温度 / ℃ 　 　

　 精制反应器 ３２６􀆰 ０ ３３２􀆰 ０

　 裂化反应器 ３６３􀆰 ０ ３６５􀆰 ０

平均反应温度 / ℃ 　 　

　 精制反应器 ３６０􀆰 ０ ３６０􀆰 ０

　 裂化反应器 ３６９􀆰 ０ ３７４􀆰 ０

反应器温升 / ℃ 　 　

　 精制反应器 ４６􀆰 ５ ６１􀆰 ０

　 裂化反应器 ３１􀆰 ８ ４１􀆰 ０

分馏塔进料温度 / ℃ ２６５􀆰 ０ ２５５􀆰 ０

分馏塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 １５ ０􀆰 １８

改造设计值相同ꎮ 裂化反应器入口温度为 ３６３℃ꎬ
较改造设计值低 ２℃ꎬ床层平均温度较改造设计值

低 ５℃ꎮ 从反应器温升数据来看ꎬ由于标定期间精

制及裂化反应器温度均低于设计值ꎬ实际精制及裂

化反应器温升也较设计值低ꎬ实际精制床层温升为

４６􀆰 ５℃ꎬ低于设计值 ６１℃ꎬ实际裂化床层温升为

３１􀆰 ８℃ꎬ低于设计值 ４１℃ꎮ 另外ꎬ由于装置扩量改

造后ꎬ反应裂化深度较大ꎬ导致石脑油收率增加ꎬ分
馏塔进料温度由改造前 ２８０℃降低至 ２６５℃ꎮ
４􀆰 ３　 能耗及收率

装置能耗及收率情况见表 ７ꎮ 由表 ７ 可知ꎬ装
置满负荷运行时氢耗为 １􀆰 ５５％ꎬ低于改造设计值

２􀆰 １６％ꎻ产品石脑油总收率为 ３２􀆰 ９％ꎬ基本与改造设

计值(３３􀆰 １％)持平ꎻ产品柴油收率 ３９􀆰 ４３％ꎬ基本与

设计值(３９􀆰 ４１％)持平ꎮ 与装置改造前数据相比ꎬ
装置采用 ＦＦ－６６ / ＦＣ－５２ 新催化剂级配体系后ꎬ产品

　 　 　 　 　 　 　 表 ７　 装置能耗及收率

项目 标定值 改造前 改造设计值

加工量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １７８ １５０ １７８

氢耗 / ％ １􀆰 ５８ １􀆰 ３１ ２􀆰 １４

能耗 / (ＭＪ􀅰ｔ－１) １５２２􀆰 ５６ ８１５􀆰 １１ １３２３􀆰 ５４

石脑油收率 / ％ ３２􀆰 ９ １４􀆰 ５ ３３􀆰 １

柴油收率 / ％ ３９􀆰 ４３ ５０􀆰 ９６ ３９􀆰 ４１

液相总收率 / ％ ９８􀆰 １６ ９８􀆰 ５２ ９８􀆰 ９７
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石脑油收率较改造前提高 １８􀆰 ４％ꎬ装置柴汽比由改

造前的 ３􀆰 ２２ 下降至 １􀆰 ２０ꎬ下降程度明显ꎬ说明装置

催化剂选型较为成功ꎮ
由表 ７ 可知ꎬ装置标定能耗为 １ ５２２􀆰 ５６ ＭＪ / ｔꎬ

高于设计能耗(１ ３２３􀆰 ５４ ＭＪ / ｔ)ꎬ主要原因有如下 ２
方面:①改造后新增水冷却器较多ꎬ循环水耗量实际

值与设计值偏差较大ꎮ ②受全厂汽柴油调和限制ꎬ
装置无法完全按裂化方案运行ꎬ反应器温升较低ꎬ导
致反应炉负荷偏高ꎬ燃料气耗量高于设计值ꎮ 另外ꎬ
改造后喷气燃料馏分和柴油馏分的馏程重叠度较

高ꎬ为增加喷气燃料拔出率ꎬ适当提高了分馏塔进料

温度ꎬ导致燃料气耗量进一步增加ꎮ

５　 催化剂长周期运行情况

图 ３、图 ４ 分别给出了精制反应器、裂化反应器

床层平均温度与运行时间的关系ꎮ 从图 ３、图 ４ 可

以看出ꎬ自 ２０１８ 年 １０ 月装置开工至 ２０２０ 年 ６ 月ꎬ
除 ２０１８ 年开工初期受原料性质影响及 ２０２０ 年初装

置低负荷工况影响外ꎬ精制、裂化反应器各床层反应

温度运行较为平稳ꎮ 图 ５ 给出了精制及裂化反应器

　 　 　 　 　 　 　

１—精制一床层ꎻ２—精制二床层

图 ３　 精制反应器各床层平均温度

随运行时间变化关系

１—裂化一床层ꎻ２—裂化二床层ꎻ３—裂化三床层ꎻ４—裂化四床层

图 ４　 裂化反应器各床层平均温度

随运行时间变化关系

１—裂化反应器温升ꎻ２—精制反应器温升

图 ５　 精制、裂化反应器温升随运行时间的变化

温升随运行时间的变化情况ꎬ从图中可以看出ꎬ精制

及裂化反应器温升均呈下降趋势ꎬ其中精制催化剂

平均提温速率为 ０􀆰 ４５℃ /月ꎬ低于理论失活速度

０􀆰 ７３℃ /月ꎬ裂化催化剂平均提温速率为 ０􀆰 ４９℃ /
月ꎬ低于理论失活速度 ０􀆰 ７５℃ /月ꎬ说明催化剂活性

保持较好ꎬ可以保证装置长周期产品质量达标ꎮ

６　 结论

(１) 装置标定数据表明ꎬ在反应压力 １１􀆰 ５０
ＭＰａꎬ精制床层平均温度 ３６０℃ꎬ裂化床层平均温度

３６９℃的条件下ꎬ产品柴油硫、氮质量含量均小于

２􀆰 ０ μｇ / ｇꎬ石脑油收率由 １４􀆰 ５％增加至 ３２􀆰 ９％ꎬ产品

柴油收率由 ５０􀆰 ９６％下降至 ３９􀆰 ４３％ꎮ 说明新采用

的 ＦＦ－６６ 及 ＦＣ－５２ 催化剂具有较高的脱硫、脱氮及

石脑油选择性ꎮ
(２)通过近 ２ 年时间的连续运行ꎬ精制催化剂

平均提温速率为 ０􀆰 ４５℃ /月ꎬ低于理论失活速度

０􀆰 ７３℃ /月ꎬ裂化催化剂平均提温速率为 ０􀆰 ４９℃ /
月ꎬ低于理论失活速度 ０􀆰 ７５℃ /月ꎬ说明催化剂活性

保持较好ꎬ可以保证装置长周期产品质量达标ꎮ
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