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摘要:针对目前我国消费柴汽比逐年下降的趋势ꎬ压减柴油、减油增化成为炼油企业调整的重要方向ꎮ 在多产石脑油加氢

裂化技术的基础上ꎬ通过对催化材料和工艺技术的创新ꎬ开发了劣质柴油加氢裂化多产高芳潜石脑油技术ꎬ通过制备具有丰富

介孔结构和中强酸性的催化剂ꎬ在适宜的工况下可将柴油中的芳烃组分高效地转化为富含芳烃的汽油馏分ꎮ 采用该技术处理

中石油某炼油厂催化柴油和焦化柴油混合油ꎬ重石脑油收率最高达 ３５％ꎬ芳潜为 ４７％左右ꎮ
关键词:劣质柴油ꎻ柴汽比ꎻ加氢精制－加氢裂化ꎻ高芳潜石脑油

中图分类号:ＴＱ４２６.９５　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２１)１２－０２１８－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０２１.１２.０４４　

Ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔ ａｎｄ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｉｅｓｅｌ ｈｙｄｒｏｃｒａｃｋｉｎｇ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ
ｆｏｒ ａｄｊｕｓｔｉｎｇ ｐｒｏｄｕｃｔ ｓｌａｔｅ ｉｎ ｒｅｆｉｎｅｒｙ

ＬＩＡＮＧ Ｙｕ∗ꎬ ＷＡＮＧ Ｆｕ￣ｃｕｎꎬ ＷＡＮＧ Ｚｉ￣ｄｏｎｇꎬ ＷＵ Ｘｉａｎ￣ｊｕｎ
(Ｄａｑｉｎｇ Ｐｅｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｃｅｎｔｅｒꎬ Ｐｅｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅꎬ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ Ｃｏｍｐａｎｙ Ｌｉｍｉｔｅｄꎬ

Ｄａｑｉｎｇ １６３７１４ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｃｈｉｎａ􀆳ｓ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｄｉｅｓｅｌ / ｇａｓｏｌｉｎｅ ｒａｔｉｏ ｈａｓ ｄｒｏｐｐｅｄ ｙｅａｒ ｂｙ ｙｅａｒꎬ ｉｔ ｂｅｃｏｍｅｓ ａｎ ｉｍｐｏｒｔａｎｔ
ｄｉｒｅｃｔｉｏｎ ｆｏｒ ｒｅｆｉｎｅｒｙ ｔｏ ｒｅｄｕｃｅ ｔｈｅ ｙｉｅｌｄ ｏｆ ｄｉｅｓｅｌ ｏｉｌꎬｃｕｔ ｄｏｗｎ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｏｆ ｏｉｌ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ａｎｄ ｉｎｃｒｅａｓｅ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ
ｏｆ ｃｈｅｍｉｃａｌ ｆｅｅｄｓｔｏｃｋｓ.Ｂａｓｅｄ ｏｎ ｔｈｅ ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔ ｏｆ ｐｒｏｌｉｆｉｃ ｎａｐｈｔｈａ ｈｙｄｒｏｃｒａｃｋｉｎｇ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ａｎｄ ｔｈｒｏｕｇｈ ｔｈｅ ｉｎｎｏｖａｔｉｏｎ
ｏｆ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｍａｔｅｒｉａｌｓ ａｎｄ ｐｒｏｃｅｓｓ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ ｔｈｅ Ｐｅｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ ｏｆ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ Ｃｏｍｐａｎｙ Ｌｉｍｉｔｅｄ
ｄｅｖｅｌｏｐｓ ａ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｆｏｒ ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ ｈｉｇｈ ａｒｏｍａｔｉｃ ｌａｔｅｎｔ ｎａｐｈｔｈａ ｔｈｒｏｕｇｈ ｈｙｄｒｏｃｒａｃｋｉｎｇ ｏｆ ｉｎｆｅｒｉｏｒ ｄｉｅｓｅｌ ｏｉｌ.Ａ ｋｉｎｄ ｏｆ
ｃａｔａｌｙｓｔ ｗｉｔｈ ｒｉｃｈ ｍｅｓｏｐｏｒｅ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ａｎｄ ｓｔｒｏｎｇ ａｃｉｄｉｔｙ ｃａｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｔｌｙ ｃｏｎｖｅｒｔ ｔｈｅ ａｒｏｍａｔｉｃ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ ｉｎ ｄｉｅｓｅｌ ｉｎｔｏ
ｇａｓｏｌｉｎｅ ｆｒａｃｔｉｏｎｓ ｒｉｃｈ ｉｎ ａｒｏｍａｔｉｃｓ ｕｎｄｅｒ ｓｕｉｔａｂｌｅ ｗｏｒｋｉｎｇ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ.Ｔｈｅ ｙｉｅｌｄ ｏｆ ｈｅａｖｙ ｎａｐｈｔｈａ ｉｓ ｕｐ ｔｏ ３５％ ａｎｄ ｔｈｅ
ａｒｏｍａｔｉｃ ｐｏｔｅｎｔｉａｌ ｉｓ ａｂｏｕｔ ４７％ ｗｈｅｎ ｔｈｉｓ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｉｓ ａｐｐｌｉｅｄ ｔｏ ｔｒｅａｔ ｔｈｅ ｍｉｘｅｄ ｏｉｌ ｃｏｍｐｏｓｉｎｇ ｏｆ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｅｓｅｌ ａｎｄ
ｃｏｋｉｎｇ ｄｉｅｓｅｌ ｉｎ ａ ｒｅｆｉｎｅｒｙ ｏｆ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｉｎｆｅｒｉｏｒ ｄｉｅｓｅｌꎻ ｄｉｅｓｅｌ / ｇａｓｏｌｉｎｅ ｒａｔｉｏꎻ ｈｙｄｒｏｆｉｎｉｎｇ￣ｈｙｄｒｏｃｒａｃｋｉｎｇꎻ ｈｉｇｈ ａｒｏｍａｔｉｃ ｌａｔｅｎｔ ｎａｐｈｔｈａ

　 收稿日期:２０２１－０１－０５ꎻ修回日期:２０２１－１０－０１
　 作者简介:梁宇(１９８９－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ工程师ꎬ从事柴油加氢改质催化剂及工艺的研究ꎬ通讯联系人ꎬｌｉａｎｇｙｕ４５９＠ ｐｅｔｒｏｃｈｉｎａ.ｃｏｍ.ｃｎꎮ

　 　 柴汽比是炼油企业的重要技术经济指标ꎬ用来

衡量炼油厂的产品是否能满足市场结构需求ꎬ近年

来ꎬ受宏观经济增长放缓ꎬ大宗商品公路运输需求下

降的影响ꎬ汽油消费量的增长速度要高于柴油ꎬ中国

消费柴汽比自 ２００５ 年达到 ２􀆰 ３ 的高峰后不断下滑ꎬ
至 ２０１９ 年我国消费柴汽比已降至 １􀆰 ０ 左右ꎬ预计远

期柴汽比将持续走低ꎮ 因此调节产品结构、降低柴

汽比成为炼油厂面临的共同问题[１－２]ꎮ
目前ꎬ国内炼厂降低柴汽比主要从 ２ 方面入手:

增产汽油和压减柴油[３]ꎮ 增产汽油可通过提高石

脑油切割点、增加催化汽油产率、增设烷基化装置等

实现ꎻ压减柴油可通过提高柴油加氢装置负荷、增产

航煤等措施实现[４]ꎬ其中将柴油加氢精制装置改造

为中压柴油加氢裂化装置ꎬ只需更换相应的加氢裂

化催化剂ꎬ将柴油馏分裂化为重整原料或汽油ꎬ可同

时增产汽油并压减柴油ꎬ对降低柴汽比具有明显

作用[５－６]ꎮ
为应对国内汽油、化工原料市场需求的增长和

柴油市场的萎缩ꎬ进一步降低炼化一体化的柴汽比ꎬ
针对某石化公司 １􀆰 ２ Ｍｔ / ａ 柴油加氢精制装置改造

为柴油加氢裂化装置技术需求ꎬ中石油石油化工研

究院在前多产石脑油加氢裂化基础上ꎬ通过分子筛

改性、加氢功能与裂化功能合理匹配ꎬ开发了中压柴

油加氢裂化多产石脑油技术ꎬ并在该装置上成功应

用ꎬ填补了中石油在该领域的空白ꎮ

１　 实验室研究

由于原料油中两环以上的环烷烃和芳烃质量分

数 ２８􀆰 ２％ꎬ大分子的转化需要催化剂具有丰富介孔

结构和适宜的中强酸性[７]ꎬ因此在 ＵＳＹ 分子筛基础
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上ꎬ创新性地采用“无胺水热晶化合成＋多元酸交

换＋流态化水热超稳”改性技术ꎬ开发出具有丰富介

孔结构和中强酸性的 ＤＨＣＹ 分子筛材料ꎬ经过改性

后ꎬ分子筛介孔数提高了 ２５％ꎬ最可几孔径增大为

４~８ ｎｍꎬ中强酸酸量提高 ２０％ꎬＢ 酸酸量提高 １８％ꎮ
介孔结构有利于反应分子物和产物分子的通过[８]ꎬ
增加反应物分子进入孔道内部与活性中心接触的机

会ꎬ并减少产物分子的二次裂化ꎻ同时适宜的中强酸

性有利于环状烃的选择性开环和裂化ꎬ并通过控制

加氢反应深度ꎬ使石脑油馏分中最大量地保留单环

芳烃ꎬ同时阻止单环芳烃深度加氢饱和为环烷

烃[９]ꎮ 裂化催化剂具体物化性质如表 １ꎮ
表 １　 裂化催化剂物化性质

　 　 　 项目 控制指标

金属组分 Ｗ－Ｎｉ

形状 圆柱

侧压强度 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) ≥１５０

直径 / ｍｍ １􀆰 ２~１􀆰 ７

粒度分布 / ％ ３~８ ｍｍ≥８５

孔体积 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ≥０􀆰 ２８

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) ≥２１０

１􀆰 １　 工艺参数的影响

中国石油石油化工研究院在柴油加氢裂化技术

的开发中ꎬ深入开展了不同反应温度、不同压力对产

品分布及产品性质的影响ꎬ并对催化剂性能进行了

长周期考察ꎮ 原料主要性质如表 ２ 所示ꎬ该混合柴

油为 １００％的二次加工油混合而成ꎬ原料的硫、氮
含量高ꎬ链烷烃含量低ꎬ芳烃含量高ꎬ原料油性质

较差ꎮ
表 ２　 原料主要性质

项目 焦化柴油 重催柴油 混合柴油

比例 / ％ ６５ ３５ —

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８２２０ ０􀆰 ９２２２ ０􀆰 ８５４９

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ９９８ ８１９ ９０１

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ９１８ １７３０ １２２０

碱性氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ２７１ ３７ １９１

质谱组成(质量分数) / ％ 　 　 　

　 链烷烃 ４４ ２０􀆰 ４ ３６􀆰 １

　 环烷烃 ３５􀆰 ２ ５􀆰 ６ ２３􀆰 ８

　 芳烃 ２０􀆰 ８ ７４􀆰 ０ ４０􀆰 １

１􀆰 １􀆰 １　 反应温度

不同温度下的反应结果如表 ３、表 ４ 所示ꎬ在精

制 /裂化体积空速为基准 /基准 ＋ ０􀆰 ２ ｈ－１ꎬ氢油比

１ ０００ ∶１ꎬ精制平均温度 ３５５℃ꎬ反应压力 ６􀆰 ６ ＭＰａ
下ꎬ随着裂化反应温度的增加ꎬ重石脑油收率逐渐提

高ꎬ分子筛料和塔底柴油收率降低ꎬ化学氢耗逐渐增

加ꎮ 一方面ꎬ温度增加促进多环芳烃加氢饱和反应

向右进行ꎬ使芳烃饱和率增加ꎬ另一方面ꎬ裂化温度

增加导致加氢裂化深度增大ꎬ更多的大分子链烷烃

或多环芳烃裂化为小分子链烷烃和单环芳烃富集在

轻馏分油当中ꎬ导致裂化需要较高的氢耗[１０]ꎮ
表 ３　 反应温度对产品分布影响 ％

项目 ３７３℃ ３７５℃ ３７７℃

重石脑油 ３１􀆰 ４ ３４􀆰 １ ３５􀆰 ９

分子筛料 ２９􀆰 ８ ２９􀆰 １ ２８􀆰 １

柴油　 　 ３１􀆰 ３ ２８􀆰 ６ ２７􀆰 ９

氢耗　 　 １􀆰 ８５ １􀆰 ９１ １􀆰 ９２

表 ４　 反应温度对产品性质影响

项目 ３７３℃ ３７５℃ ３７７℃

重石脑油芳潜 / ％ ５２􀆰 ５ ４７􀆰 ４ ４７􀆰 ８

分子筛料链烷烃含量 / ％ ４３􀆰 ５ ３８􀆰 ９ ３９

柴油十六烷值 ７３ ７４ ７３

柴油 ＢＭＣＩ 值 １０􀆰 ５ １０􀆰 １ １０􀆰 ０

在产品性质方面ꎬ重石脑油芳潜由 ５２􀆰 ５％降低

到 ４７􀆰 ８％ꎬ 与蜡油加氢裂化反应规律相同ꎬ 硫

<０􀆰 ５ μｇ / ｇ、氮<０􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ仍然是优质催化重整进

料ꎬ分子筛料硫含量<５ μｇ / ｇꎬ氮含量<７ μｇ / ｇꎬ其中

链烷烃含量保持 ３９％左右ꎬ可以进入分子筛脱蜡装

置进行分子筛脱蜡ꎬ生产液体石蜡和精油ꎬ精油可以

作为煤油产品或加氢后作为航煤组分[１１]ꎮ 塔底柴

油硫<７ μｇ / ｇꎬ十六烷值保持在 ７３ ~ ７４ꎬ多环芳烃质

量分数<２％ꎬ是优质的国Ⅵ柴油调和组分ꎬ同时ꎬ链
烷烃富集程度较高ꎬ芳烃含量较低ꎬ链烷烃含量

>６５％ꎬＢＭＣＩ 值在 １０ 左右ꎬ乙烯裂解性能较好ꎮ
１􀆰 １􀆰 ２　 反应压力

不同压力下的反应产品分布如图 １ 所示ꎬ在精

制 /裂化体积空速为基准 /基准 ＋ ０􀆰 ２ ｈ－１ꎬ氢油比

１ ０００ ∶１ꎬ精制平均温度 ３５５℃ꎬ裂化平均温度 ３７５℃
下ꎬ从图 １ 中可以看出ꎬ随着反应压力的增加ꎬ加
氢裂化转化深度基本相当ꎬ塔底柴油收率略有降
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低ꎬ重石脑油和分子筛料收率小幅增加ꎬ化学氢耗

略有增加ꎮ

１—重石脑油ꎻ２—分子筛料ꎻ３—柴油ꎻ４—氢耗

图 １　 氢分压对产品分布的影响

图 ２ 为反应压力对产品性质的影响ꎬ随着反应

压力的增加ꎬ各个产品的性质略有改善ꎬ其中重石脑

油芳潜由 ４７􀆰 ４％增加到 ４８􀆰 ８％ꎬ塔底柴油十六烷值

保持在 ７３~７４ꎬＢＭＣＩ 值保持在 １０ 左右ꎮ

１—柴油十六烷值ꎻ２—重石脑油芳潜ꎻ
３—分子筛料链烷烃质量分数ꎻ４—柴油 ＢＭＣＩ 值

图 ２　 氢分压对产品性质的影响

可以看出ꎬ在适宜的范围内ꎬ压力对于该二次加

工柴油加氢裂化影响不大ꎬ在较低的压力下具有较

低的氢耗和和运行成本ꎬ但压力降低会使芳烃饱和

能力下降ꎬ相应的产品性质会下降[１２]ꎬ同时较低的

压力会导致加氢精制催化剂脱氮深度不足ꎬ使裂化

催化剂中毒失活ꎬ影响催化剂的长周期运行[１３]ꎮ
综上所述ꎬ该技术通过催化剂和工艺技术的优

化组合ꎬ按需控制加氢转化反应发生程度ꎬ在较低的

反应压力和适宜的温度下ꎬ在目的产品汽油馏分中

最大量地保留单环芳烃[１４]ꎬ并防止单环芳烃进一步

深度加氢饱和为环烷烃ꎬ最终实现柴油中双环以上

芳烃向轻芳烃定向转化ꎬ目标产品重石脑油收率达

到 ３１％~３５％ꎬ芳潜在 ４７％左右ꎬ达到优质的催化重

整原料标准[１５]ꎮ
１􀆰 ２　 活性稳定性试验

在反应压力 ６􀆰 ４ ＭＰａꎬ氢油比 １ ０００ ∶１ꎬ精制 /裂
化空速为基准 /基准＋０􀆰 ２ ｈ－１ꎬ精制 /裂化温度 ３５５ /
３７５℃(１ ５００ ｈ 时ꎬ裂化提温至 ３７６℃)完成催化剂

２ ０００ ｈ 活 性 稳 定 性 试 验ꎬ 精 制 油 氮 含 量 小 于

５ μｇ / ｇꎬ重石脑油收率 ３２％ 左右ꎬ重石脑油芳潜

４７％左右ꎬ由图 ３ 可知ꎬ催化剂具有良好的活性稳定

性ꎬ满足工业装置运行要求ꎮ

１—液体收率ꎻ２—重石脑油芳潜ꎻ３—重石脑油收率

图 ３　 催化剂活性稳定性试验

２　 柴油加氢裂化催化剂活性标定

为优化企业柴汽比ꎬ加快炼油向化工转型步伐ꎬ
某石化拟将 １􀆰 ２ Ｍｔ / ａ 柴油加氢改质装置改造为加

氢裂化装置ꎬ借此机会ꎬ中国石油自主开发的柴油加

氢裂化催化剂在该装置上成功应用ꎬ为了检验装置

的实际加工能力、催化剂性能、产品收率、装置能耗

等情况ꎬ２０１９ 年 １１ 月 １２ 日—１４ 日ꎬ对全部为二次

加工油的原料进行催化剂性能标定ꎬ分别进行高空

速、低收率和低空速、高收率下 ２ 种工况的标定工

作ꎬ该装置主要生产重石脑油同时兼产轻石脑油、分
子筛料和柴油ꎬ具体指标如表 ５~表 ８ꎮ

表 ５　 原料组成及性质

项目 工况 １ 工况 ２

原料油组成 ３９％催柴＋６１％焦柴 ３５％催柴＋６５％焦柴

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８５４１ ０􀆰 ８４９４

馏程 / ℃ 　 　

　 ＩＢＰ / １０％ １６８􀆰 ７ / ２３３􀆰 ９ １７６􀆰 ６ / ２３６􀆰 ７

　 ３０％ / ５０％ ２５５􀆰 ９ / ２７５􀆰 ２ ２５７􀆰 ８ / ２７６􀆰 ６

　 ９０％ / ９５％ ３２５􀆰 ４ / ３４０􀆰 ７ ３２４􀆰 ８ / ３３７􀆰 ８

　 ＥＢＰ ３５２􀆰 ４ ３４５􀆰 ４

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) １１９０ １１８０

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ９０６ ９３４

碱性氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３６０ ３７７

溴值 / [μｇ􀅰(１００ ｇ) －１] ５３􀆰 ２１ ５５􀆰 ３４

ＢＭＣＩ 值 ３８􀆰 １ ３５􀆰 ７

族组成(质量分数) / ％ 　 　

　 链烷烃 ３６􀆰 ２ ３５􀆰 ７

　 环烷烃 ２４􀆰 ０ ２５􀆰 ３

　 总芳烃 ３９􀆰 ８ ３７􀆰 ２
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表 ６　 标定时的工艺操作条件

项目 工况 １ 工况 ２

氢分压 / ＭＰａ ５􀆰 ３ ５􀆰 ４

精制剂空速 / ｈ－１ 基准 基准－０􀆰 １

裂化剂空速 / ｈ－１ 基准＋０􀆰 ２ 基准＋０􀆰 １

氢油体积比 / (ｍ３􀅰ｍ－３) ８３５ ８５８

精制反应器平均温度 / ℃ ３４８􀆰 ５ ３４８􀆰 ３

裂化反应器平均温度 / ℃ ３６６􀆰 ３ ３６８􀆰 ７

表 ７　 产品性质

项目

工况 １ 工况 ２

重石

脑油

分子

筛料

塔底

柴油

重石

脑油

分子

筛料

塔底

柴油

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ７５７２ ０􀆰 ８２０４ ０􀆰 ８０１７ ０􀆰 ７５２６ ０􀆰 ８１４６ ０􀆰 ７９７３

馏程 / ℃ 　 　 　 　 　 　

　 ＩＢＰ / １０％ ６８ /
９７

１８８ /
２０４

２４１ /
２７１

６７ /
９６

１８８ /
２０２

２４７ /
２７１

　 ３０％ / ５０％ １１２ /
１２８

２０９ /
２１４

２７６ /
２８３

１１０ /
１２６

２０８ /
２１５

２７６ /
２８３

　 ９０％ / ９５％ １６２ /
１７３

２３０ /
２３４

３１５ /
３２８

１６３ /
１７１

２３４ /
２３９

３１３ /
３２３

　 ＥＢＰ １８０ ２４１ ３４１ １８０ ２４６ ３３７

硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) １􀆰 １ ５􀆰 １ ５􀆰 ９ １􀆰 ５ ５􀆰 ２ ５􀆰 ５

氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ３ ０􀆰 ４ ０􀆰 ３ ０􀆰 ３ ０􀆰 ４ ０􀆰 ５

芳潜 / ％ ４９􀆰 ７ — — ４７􀆰 ８ — —

十六烷值 — ６１􀆰 １ >７０ — ６１􀆰 ４ >７０

闪点 / ℃ — ８１ １２２ — ７７􀆰 ５ １２１􀆰 ５

凝点 / ℃ — <－４５ －２ — <－４５ －１

表 ８　 物料平衡

项目
工况 １ 工况 ２

流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) 比例 / ％ 流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) 比例 / ％

入方 　 　 　 　

　 原料油 ９５ １００􀆰 ００ ８６ １００􀆰 ００

　 氢气 １􀆰 ６４ １􀆰 ７３ １􀆰 ６３ １􀆰 ９０

　 合计 ９６􀆰 ６４ １０１􀆰 ７３ ８７􀆰 ６３ １０１􀆰 ９０

出方 　 　 　 　

　 干气 ０􀆰 ９０ ０􀆰 ９５ ０􀆰 ８９ １􀆰 ０３

　 液化气 ２􀆰 ５１ ２􀆰 ６４ ２􀆰 ７６ ３􀆰 ２１

　 轻石脑油 ５􀆰 ０７ ５􀆰 ３４ ５􀆰 ３２ ６􀆰 １９

　 重石脑油 ２９􀆰 ５０ ３１􀆰 ０５ ３０􀆰 ２３ ３５􀆰 １５

　 分子筛料 ２９􀆰 １３ ３０􀆰 ６６ ２５􀆰 ８９ ３０􀆰 １１

　 柴油 ２９􀆰 ５４ ３１􀆰 ０９ ２２􀆰 ５４ ２６􀆰 ２１

合计 ９６􀆰 ６４ １０１􀆰 ７３ ８７􀆰 ６３ １０１􀆰 ９０

　 　 由表 ５~表 ８ 可以看出ꎬ在高空速、低收率工况

下ꎬ液收达到 ９８􀆰 １４％ꎬ重石脑油收率达到 ３１􀆰 ０５％ꎬ
芳潜达到 ４９􀆰 ７％ꎻ在低空速、高收率工况下ꎬ液收达

到 ９７􀆰 ６６％ꎬ重石脑油收率达到 ３５􀆰 １５％ꎬ芳潜达到

４７􀆰 ８％ꎬ标定结果表明ꎬ该柴油加氢裂化催化剂能够

在保证裂化深度的情况下实现选择性开环与裂化ꎬ
催化剂的加氢饱和性能和选择性裂化性能具有良好

的匹配性ꎮ

３　 结论

(１)通过制备具有丰富介孔结构和中强酸性的

柴油加氢裂化催化剂ꎬ以二次加工油为原料ꎬ在较低

的压力和适宜的温度下ꎬ可直接生产优质重整原料ꎬ
其中重石脑油收率可达 ３１％ ~ ３５％ꎬ芳潜在 ４７％左

右ꎬ该技术可以有效压减柴油产量ꎬ降低柴汽比ꎬ并
且该催化剂具有良好的活性稳定性ꎮ

(２)某石化公司将 １􀆰 ２ Ｍｔ / ａ 柴油加氢精制装置

改造为中压柴油加氢裂化装置ꎬ该裂化催化剂在此

装置上成功应用ꎬ标定结果表明ꎬ该技术可以有效降

低企业柴汽比ꎬ并且产品性质完全满足企业需求ꎬ催
化剂加氢性能与裂化性能匹配良好ꎮ
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为了解决公司内下游装置 １－丁烯需求量不足的问

题ꎬ经查阅文献和试验发现ꎬ加氢前注入少量的 ＣＯ
调整氢气量的加入ꎬ不仅没有影响生产ꎬ反而提高了

１－丁烯的质量和收率ꎮ 装置通过科技创新的转化ꎬ
为推进企业“提质增效”添砖加瓦ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 工艺优化措施

控制加氢的催化剂种类很多ꎬ有无定型氧化铝

(ＡｌＯ３)或沸石分子筛作载体的镍－钴(Ｎｉ－Ｍｏ)体系

的加氢催化剂ꎬ还有以贵金属钯作催化剂的钯－氧
化铝(Ｐｄ / ＡｌＯ３)体系加氢催化剂ꎮ 该系统催化剂采

用 Ｐｄ / ＡｌＯ３ 体系加氢催化剂ꎬ一氧化碳作为加氢反

应选择性的良好调节剂ꎬ在钯系催化剂上的吸附能

力为:炔烃>一氧化碳>二烯烃>单烯烃>烷烃[６]ꎬＣＯ
对钯系催化剂有一定的毒性ꎬ通过控制 ＣＯ 的浓度

及加入量使催化剂表面部分暂时失活ꎬ现有的催化

剂活性能满足加氢反应朝目标反应方向丁二烯加氢

生成 １－丁烯ꎬ满足丁二烯脱除深度≤１×１０－６ꎬ同时

催化剂失活部分能够避免副反应丁二烯完全加氢生

成丁烷、１－丁烯异构成顺反 ２－丁烯ꎬ满足 １－丁烯收

率≥９９􀆰 ５％ꎮ
该单元通过 ＣＯ 钢瓶注入加氢系统内ꎬＣＯ 配入

后加氢催化剂的选择性显著增强ꎬ由于副反应减少

(主要是单烯烃加氢反应减少)ꎬ床层放热量明显降

低ꎬ一段加氢反应出入口温差由配入前的 １８􀆰 １３℃
降至 １２􀆰 ８８℃ꎮ 在混合碳四 １２􀆰 ５ ｔ / ｈ 的进料负荷

下ꎬ通过往加氢系统内注入 ８ Ｌ / ｈ 的 ＣＯꎬ１－丁烯的

收率明显提高ꎬ氢气的消耗量反而减少ꎬ最终 １－丁
烯的产率由 ６４􀆰 ８ ｔ / ｄ 提高至 ７１􀆰 ８ ｔ / ｄꎬ而氢气每日

单耗由 ３１６􀆰 ２３ ｋｇ / ｄ 降至 ２６３􀆰 ５ ｋｇ / ｄꎬ１－丁烯产品

产量的提高基本满足了聚乙烯装置的生产需要ꎬ有
效减少因 １－丁烯产量不足被迫切换生产牌号而增

加的生产风险和生产成本ꎮ ＣＯ 配入对收率及 Ｈ２

消耗量的影响如图 ３ 所示ꎮ

１—１－丁烯平均收率ꎻ２—氢气平均消耗量

图 ３　 ＣＯ 配入对收率及 Ｈ２ 消耗量的影响

３　 结论

经过一系列的有针对性的措施ꎬ解决了煤基混

合碳四生产 ＭＴＢＥ / １－丁烯单元生产过程中存在的

产品纯度低、新装填催化剂超温、产品产率低的问

题ꎬ深入剖析了导致这些问题的原因及处理措施ꎮ
对于同类型的装置ꎬ可通过先加氢后醚化工艺技术

路线ꎬ新更换催化剂通过监测催化剂床层温度和组

分及时调整醇烯比ꎬ通过加氢系统配入微量 ＣＯ 以

增加 １－丁烯产量和降低氢气消耗量ꎮ
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