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摘要:对 ＰＨＦ－１３１ 国Ⅵ催化剂硫化效果进行了简要分析ꎬ同时从产品质量、装置液收、氢耗等方面对 ＰＨＦ－１３１ 国Ⅵ催化剂

在 ７０ 万 ｔ / ａ 柴油加氢精制装置上的应用情况进行了分析ꎮ 结果表明ꎬ催化剂活性良好ꎬ满足装置长周期运行的要求ꎮ
关键词:催化剂ꎻ加氢精制ꎻ分析

中图分类号:ＴＥ６２４　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２１)Ｓ－０３３６－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０２１.Ｓ.０７０　

Ｆｉｒｓｔ￣ｔｉｍｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ＰＨＦ￣１３１ ｃａｔａｌｙｓｔ
ＺＨＡＮＧ Ｃｈｅｎｇ１∗ꎬ ＺＨＡＯ Ｊｉｎ￣ｃｈｅｎｇ１ꎬ ＷＡＮＧ Ｔａｏ１ꎬ ＳＨＥＮＧ Ｙｕ￣ｈａｎ１ꎬ ＷＥＮ Ｇｕａｎｇ￣ｍｉｎｇ２

(１.Ｒｅｆｉｎｉｎｇ ａｎｄ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｃｏｍｐｌｅｘꎬ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ Ｙｕｍｅｎ Ｏｉｌｆｉｅｌｄ Ｃｏｍｐａｎｙꎬ Ｙｕｍｅｎ ７３５２００ꎬ Ｃｈｉｎａꎻ
２.Ｄａｑｉｎｇ Ｒｅｆｉｎｉｎｇ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｃｅｎｔｅｒꎬ ＰｅｔｒｏＣｈｉｎａ Ｐｅｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅꎬ Ｄａｑｉｎｇ １６３０００ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｔｈｅ ｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ＰＨＦ￣１３１ꎬ ａ ｃａｔａｌｙｓｔ ｄｅｖｅｌｏｐｅｄ ｆｏｒ ｍｅｅｔｉｎｇ Ｃｈｉｎａ􀆳ｓ ＶＩ ｖｅｈｉｃｌｅ ｅｍｉｓｓｉｏｎ
ｓｔａｎｄａｒｄｓꎬｉｓ ｂｒｉｅｆｌｙ ａｎａｌｙｚｅｄ. Ｔｈｅ ｆｉｒｓｔ￣ｔｉｍｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ＰＨＦ￣１３１ ｉｎ ａ ７００ꎬ０００ ｔｏｎｓ ｐｅｒ ｙｅａｒ ｄｉｅｓｅｌ ｏｉｌ
ｈｙｄｒｏｆｉｎｉｎｇ ｐｌａｎｔ ｉｓ ａｎａｌｙｚｅｄ ｆｒｏｍ ａｓｐｅｃｔｓ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｔ ｑｕａｌｉｔｙꎬｌｉｑｕｉｄ ｙｉｅｌｄ ａｎｄ ｈｙｄｒｏｇｅｎ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ.Ｉｔ ｉｓ ｉｎｄｉｃａｔｅｄ ｔｈａｔ
ｔｈｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｈａｓ ａ ｇｏｏｄ ａｃｔｉｖｉｔｙ ａｎｄ ｃａｎ ｍｅｅｔ ｔｈｅ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓ ｏｆ ｌｏｎｇ￣ｃｙｃｌｅ ｒｕｎ ｏｆ ｔｈｅ ｐｌａｎｔ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｃａｔａｌｙｓｔꎻ ｈｙｄｒｏｆｉｎｉｎｇꎻ ａｎａｌｙｓｉｓ

　 收稿日期:２０２１－０１－１４ꎻ修回日期:２０２１－０４－２５
　 作者简介:张诚(１９８３－)ꎬ男ꎬ本科ꎬ工程师ꎬ主要从事石油炼制技术工作ꎬ通讯联系人ꎬｙｍｚｈａｎｇ＿ｃ＠ ｐｅｔｒｏｃｈｉａｎ.ｃｏｍ.ｃｎꎮ

　 　 ７０ 万 ｔ / ａ 柴油加氢精制装置于 ２０１４ 年 １０ 月建

成投产ꎮ 装置采用中国石油石油化工研究院开发的

柴油深度加氢脱硫技术ꎬ包括反应、分馏、循环氢脱

硫以及公用工程等部分ꎮ 装置加工的原料油为直馏

柴油和焦化柴油ꎬ主要产品是低硫柴油ꎬ柴油质量按

国Ⅴ车用柴油设计ꎬ装置于 ２０１８ 年 ７ 月起生产国Ⅵ
车用柴油调和组分ꎮ 因 ２０１４ 年装置投产时装填的

催化剂已达到使用寿命ꎬ在 ２０１９ 年 ９ 月装置检修期

间更换石油化工研究院开发的新一代 ＰＨＦ－１３１ 国

Ⅵ柴油加氢精制催化剂ꎮ 本文仅对 ＰＨＦ－１３１ 催化

剂使用到目前的产品质量、装置液收、氢耗等情况进

行简要分析ꎮ

１　 催化剂处理

１􀆰 １　 催化剂装填

主催化剂(ＰＨＦ－１３１)采用密相装填ꎬ保护剂

(ＰＨＦ－１０２Ｐ－１、ＰＨＦ－１０２Ｐ－２、ＰＨＦ－１０２Ｐ－３)采用

自然装填ꎮ 其中保护剂共装填 ５􀆰 １２ ｔꎻ主催化剂共

装填 ６０ ｔꎬ装填密度为 ０􀆰 ９ ｔ / ｍ３ꎮ 催化剂装填数据

见表 １ꎮ
１􀆰 ２　 催化剂干燥

绝大多数加氢催化剂都以氧化铝或含硅氧化铝

　 　 　 　 　 　 　 表 １　 催化剂装填数据

装填类别型号 装填高度 / ｍｍ 装填质量 / ｋｇ

下床层

底部 Φ１３ ｍｍ 惰性瓷球 ４６０ ２８００

底部 Φ６ ｍｍ 惰性瓷球 １４０ ８２５

底部 Φ３ ｍｍ 惰性瓷球 ９０ ７５０

ＰＨＦ－１３１(密相) ６９００ ３７５００

下床层顶部 Φ６ ｍｍ 蜂窝 １００ ７５０

冷氢箱、栅板、上床层

上床层 Φ６ ｍｍ 惰性瓷球 １００ ６２５

上床层 Φ３ ｍｍ 惰性瓷球 １００ ６２５

ＰＨＦ－１３１(密相) ４２２０ ２２５００

ＰＨＦ－１０２－Ｐ－３ １０２０ ３４５０

ＰＨＦ－１０２－Ｐ－２ ３８０ １５３０

ＰＨＦ－１０２－Ｐ－１ ２００ １１４０

作为载体ꎬ属多孔物质ꎬ吸水性强ꎬ一般吸水率可达

１％~ ３％ꎬ最高可达 ５％以上ꎬ当潮湿的催化剂与热

的油气接触时ꎬ其中的水分迅速汽化ꎬ导致催化剂孔

道内水汽压力急剧上升ꎬ容易引起催化剂骨架结构

被挤压崩塌ꎬ严重时发生催化剂颗粒粉化现象ꎬ因此

催化剂硫化前要进行催化剂干燥脱水[１]ꎮ 该催化
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剂要求在操作压力为 ２􀆰 ０ ＭＰａ、循环氢压缩机全量

循环且氮气纯度大于体积分数 ９９􀆰 ５％(杂质中水含

量不大于 ３００ μｇ / ｇꎬ氢＋烃、氧体积分数均不大于

０􀆰 ３％)的条件下进行干燥脱水ꎮ 本次干燥总共产生

水约 ２ ｔꎬ达到了理论脱水的要求ꎬ干燥条件见图 １ꎮ

图 １　 催化剂干燥温度控制图

１􀆰 ３　 催化剂硫化

催化剂的硫化是在一定的温度和氢分压下ꎬ通
过催化剂中的氧化态活性组分(氧化镍、氧化钼等)
和硫化剂作用转化为活性较高的硫化态金属组分ꎬ
达到催化剂周期稳定运行的目的ꎮ

ＰＨＦ－１３１ 中活性组分为氧化钨和氧化镍ꎬ保护

剂中活性组分为氧化镍和氧化钼ꎮ 由于 ＰＨＦ－１３１
及保护剂均为氧化态ꎬ投入使用前需进行预硫化ꎮ
该类型催化剂在氢气环境下如长时间接触无硫介

质ꎬ在催化剂床层温度超过 ２３０℃(有的催化剂厂家

要求不超过 ２３０℃)时会造成催化剂反硫化ꎬ即造成

催化剂中已硫化的活性组分被还原而失硫ꎮ 一旦发

生反硫化ꎬ还原出的金属元素表面在硫化时会形成

一层硫的薄膜ꎬ妨碍硫化反应的进行ꎮ 并且被还原

的金属对油有强烈的吸附作用ꎬ正常生产中会加速

氢裂解反应ꎬ造成催化剂表面大量结炭ꎬ使其活性下

降[２]ꎮ 硫化的反应方程式如下[３]:
(ＣＨ３) ２Ｓ２ ＋ ３Ｈ２ 􀪅􀪅 ２Ｈ２Ｓ ＋ ２ＣＨ４

３ＮｉＯ ＋ ２Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 Ｎｉ３Ｓ２ ＋ ３Ｈ２Ｏ
９ＣｏＯ ＋ ８Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 Ｃｏ９Ｓ８ ＋ ９Ｈ２Ｏ
ＭｏＯ３ ＋ ２Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 ＭｏＳ２ ＋ ３Ｈ２Ｏ
ＷＯ３ ＋ ２Ｈ２Ｓ ＋ Ｈ２ 􀪅􀪅 ＷＳ２ ＋ ３Ｈ２Ｏ

　 　 ＰＨＦ－１３１ 采用湿式预硫化方案ꎬ采用的硫化剂

为二甲基二硫(ＤＭＤＳ)ꎮ 硫化工艺条件:反应器入

口压力 ６􀆰 ４ ＭＰａꎻ循环氢量 ４０ ０００ Ｎｍ３ / ｈꎻ循环氢纯

度体积分数>８５％ꎻ硫化油为直流柴油ꎻ硫化油体积

空速 １􀆰 ５ ｈ－１ꎮ
催化剂硫化前需对催化剂床层进行冲洗ꎬ催化

剂冲洗过程中ꎬ硫化油从低分出来后进入硫化氢汽

提塔ꎬ然后出装置去不合格产品罐区ꎬ冲洗约 ２ ｈ 后

停止ꎬ冲洗油外甩ꎬ冲洗油从低分出来后闭路循环回

原料罐ꎬ建立硫化油循环ꎬ同时开启反冲洗过滤器滤

掉部分催化剂表面和反应器内部的粉尘ꎮ 为防止催

化剂的吸附热集中释放导致反应器床层温度急剧增

加ꎬ催化剂润湿过程中进油量较低ꎬ反应器床层总温

升为 ５７℃ꎮ
催化剂硫化过程温度控制曲线、循环氢中硫化

氢含量、氢气纯度变化趋势见图 ２~图 ４ꎮ

１—设定入口温度ꎻ２—实际入口温度ꎻ３—实际出口温度

图 ２　 催化剂硫化过程温度控制曲线图

１—硫化氢设计下限ꎻ２—硫化氢设计上限ꎻ３—硫化氢实测浓度

图 ３　 催化剂硫化期间循环氢中硫化氢含量

变化趋势图

图 ４　 催化剂硫化期间循环氢中氢气纯度

变化趋势图

本次催化剂硫化在反应器入口温度达到 １７５℃
时开始注硫ꎮ 从图 ２ 可以看出ꎬ反应器入口温度在

升至 ２３０℃恒温时有一个降温过程ꎬ主要原因是硫

化剂泵故障不能加注硫化剂ꎬ同时将反应器入口温

度降低至 １８０℃ 以下ꎬ防止催化剂被还原ꎮ 注硫系

统恢复正常后反应器入口开始向 ２３０℃升温ꎬ升温

速度 ８℃ / ｈꎮ 在反应器入口温度升至 ２６０℃后ꎬ因反

􀅰７３３􀅰
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应器温升约为 ２℃ꎬ因此取消 ２６０℃下的恒温过程ꎬ
直接向 ２９０℃升温ꎬ升温速度 ８℃ / ｈꎮ 在反应器入口

温度升至 ２９０℃ 后ꎬ因反应器温升约为 ２℃ꎬ取消

２９０℃下的恒温过程ꎬ直接向 ３４０℃ 升温ꎬ升温速度

８℃ / ｈꎮ 在 ３４０℃下恒温期间ꎬ催化剂床层总温升为

５~７℃ꎮ
从图 ３ 可以看出ꎬ催化剂在注硫初期循环氢中

硫化氢含量偏低ꎬ主要原因是该催化剂在低温条件

下吸硫量较大ꎬ按理论计算量加注硫化剂后系统中

硫化氢含量偏低ꎬ而催化剂低温吸硫量大说明其低

温活性更高ꎮ ２３０℃后升温硫化过程中ꎬ硫化氢浓度

维持在 ５ ０００~１０ ０００ μｇ / ｇ 之间ꎮ
从图 ４ 可以看出本次硫化过程中ꎬ循环氢中氢

气纯度基本控制在体积分数 ９０％以上ꎬ达到了硫化

控制指标要求ꎮ 同时催化剂硫化过程中共计加注硫

化剂 １５ ｔ(理论硫化剂量为 １１􀆰 ４１ ｔ)ꎬ收集硫化水

６􀆰 ３ ｔ(理论硫化水生成量为 ６􀆰 ５ ｔ)ꎬ说明催化剂吸

硫量基本达到了预期值ꎬ硫化效果良好ꎮ

２　 催化剂应用效果分析

２􀆰 １　 原料油性质分析

装置以常二线、常三减一线直馏柴油、焦化柴油

以及部分罐输柴油(常一线、催化柴油)为原料ꎬ混
合后原料油性质与设计原料性质对比见表 ２ꎮ

表 ２　 混合后原料油性质与设计原料性质对比

原料名称 混合后原料 设计值

原料构成(质量分数) / ％ 　 　

　 常二线 ４２􀆰 ９５ ４３􀆰 ９６

　 常三减一线 ２９􀆰 １６ ２９􀆰 ３１

　 焦化柴油 １３􀆰 ８３ ２６􀆰 ７３

　 罐输柴油 １４􀆰 ０６ —

　 进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８０􀆰 ２３ ８３

　 密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８２５􀆰 １ ８３９􀆰 ０

馏程(Ｄ８６) / ℃ 　 　

　 ＩＢＰ / １０％ １７３ / ２０９ ２０９ / ２４７

　 ５０％ / ９０％ ２７０ / ３３０ ２８８ / ３３６

　 ９５％ / ＥＢＰ ３４４ / ３５３ ３４６ / ３５６

　 硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ２２００ ２５１０

　 氮含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３１８ ６１６

　 十六烷值 ５４􀆰 ７ ５３􀆰 ８

从表 ２ 可以看出ꎬ常减压装置和焦化装置直供

的常二线和常三减一线比例与设计值相当ꎬ焦化柴

油直供料约为设计值的 ５０％ꎻ原料馏程较设计原料

轻ꎬ原料密度与设计值相当ꎬ初馏点(ＩＢＰ)比设计值

低 ３６℃ꎬ其次 １０％点、５０％点、９０％点均较设计值轻ꎬ
主要原因是航煤市场需求较小ꎬ常二线中掺有航煤

馏分ꎬ同时装置进料中含有部分罐区混合柴油ꎬ组分

较为复杂ꎬ对原料性质影响较大ꎻ混合柴油硫含量在

２ ２００ μｇ / ｇ 左右ꎬ氮含量为 ３１８ μｇ / ｇ 左右ꎬ都低于

设计值ꎬ这是由于进料中焦化柴油比例为 １３􀆰 ８３％ꎬ
比设计值低约 １２􀆰 ９％ꎮ
２􀆰 ２　 装置产品性质分析

对比表 ２ 和表 ３ 可以看出ꎬ混合原料硫含量在

２ ２００ μｇ / ｇ 左右ꎬ经过加氢精制后ꎬ精制柴油硫含量

为 ４􀆰 ６ μｇ / ｇ 左右ꎬ脱硫率约 ９９􀆰 ７９％ꎬ产品硫含量满

足设计要求ꎬ并达到国Ⅵ柴油质量标准≤１０ μｇ / ｇ
的要求ꎮ 加氢柴油十六烷值为 ５７􀆰 １ 左右ꎬ增加了

２􀆰 ４ 个单位ꎬ多环芳烃含量 １􀆰 ３％左右ꎬ全部达到设

计指标要求ꎬ并满足国Ⅵ柴油质量标准ꎮ
表 ３　 精制柴油性质与设计值对比

项目
目前运行值

精制柴油

设计值

初期 末期

国Ⅵ柴油

０＃

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８１７􀆰 ０ ８２９􀆰 ０ ８２６􀆰 ０ ８１０－８４５

馏程(Ｄ８６) / ℃ 　 　 　 　

　 ５０％ ２６６ ２８３ ２８２ ≤３００

　 ９０％ ３２７ ３３１ ３３０ ≤３５５

　 ９５％ ３４０ ３４２ ３４０ ≤３６５

十六烷值 ５７􀆰 １ ≥５３ ≥５３ ≥５１

十六烷值增加 ２􀆰 ４ ≥１􀆰 ５ ≥１􀆰 ５ —

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ４􀆰 ６ <８ <８ ≤１０

多环芳烃 / ％ １􀆰 ３ ≤２􀆰 ０ ≤２􀆰 ０ ≤７

２􀆰 ３　 装置物料平衡及液收分析

从表 ４ 可以看出ꎬ混合柴油进料量 ８０􀆰 ２３ ｔ / ｈꎬ
装置新氢需求量为 ４ １８９ Ｎｍ３ / ｈꎬ约合 ０􀆰 ３７７ ｔ / ｈꎬ催
化剂的化学氢耗为 ０􀆰 ４７％ꎬ低于 ０􀆰 ６４％的设计指

标ꎮ 以装置总进料量为基准计算ꎬ精制柴油产量为

７９􀆰 ５４ ｔ / ｈꎬ柴油收率 ９９􀆰 １４％ꎬ粗汽油 ０􀆰 ７３ ｔ / ｈꎬ收率

０􀆰 ９１％ꎬ装置综合液收为 １００􀆰 ０５％ꎬ比设计液收

９９􀆰 ９８％高 ０􀆰 ０７％ꎬ 外排气体为 ０􀆰 ２６２ ｔ / ｈꎬ 收率

０􀆰 ３３％ꎬ装置损失 ０􀆰 ０９％ꎮ 造成柴油收率偏低的原

因是原料油中含有常一线ꎬ为了保证加氢柴油闪点

达到指标要求ꎬ通过汽提塔将部分柴油馏分随石脑

油拔出对柴油收率带来不利影响ꎮ

􀅰８３３􀅰



２０２１ 年 １０ 月 张诚等:ＰＨＦ－１３１ 催化剂的首次工业应用

表 ４　 柴油加氢精制装置物料平衡

物料名称

实际值 设计值

加工量

(×１０４ ｔ􀅰ａ－１)

构成 /
％

加工量

(×１０４ ｔ􀅰ａ－１)

构成 /
％

柴油进料 ６７􀆰 ３９３２ １００􀆰 ００ ７０􀆰 ０００ １００􀆰 ００

新氢进料 ０􀆰 ３１６７ ０􀆰 ４７ ０􀆰 ４４８ ０􀆰 ６４

合计 ６７􀆰 ７０９９ １００􀆰 ４７ ７０􀆰 ４４８ １００􀆰 ６４

精制柴油 ６６􀆰 ８１３６ ９９􀆰 １４ ６９􀆰 ７１０ ９９􀆰 ５８

粗汽油 ０􀆰 ６１３２ ０􀆰 ９１ ２８􀆰 ０００ ０􀆰 ４０

Ｈ２Ｓ＋ＮＨ３ ０􀆰 １６７１ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２０３ ０􀆰 ２９

气态烃 ０􀆰 ０５３０ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ２５９ ０􀆰 ３７

损失 ０􀆰 ０６９７ ０􀆰 ０９ — —

合计 — １００􀆰 ４７ — １００􀆰 ６４

　 　 注:全年按开车 ３５０ 天计ꎮ

２􀆰 ４　 催化剂反应初期温度分析

图 ５ 比较了上批次催化剂和 ＰＨＦ－１３１ 新型催

化剂反应器 Ｒ－１０１ 入口温度控制值ꎮ 使用 ＰＨＦ－
１３１ 催化剂ꎬ反应器初始温度为 ３１０℃ꎬ比上批次催

化剂同期低 １３℃ꎬ一个月后反应器入口温度升至

３２１℃ꎬ比上批次催化剂同期低 １８℃ꎮ 可以明显看

出ꎬ使用 ＰＨＦ－１３１ 催化剂较上批次催化剂开工初期

活性高ꎬ初活温度低ꎬ说明在满足产品质量合格的前

提下ꎬＰＨＦ－１３１ 催化剂失活速率更慢ꎮ 同时针对芳

烃加氢饱和ꎬ若干研究结果表明ꎬ产物中的芳烃含量

随着反应温度的升高而下降ꎬ但是当反应温度进一

步升高时ꎬ产物中的芳烃浓度存在最低点[４]ꎮ 也就

是说温度进一步升高ꎬ芳烃转化率将降低ꎬ这给催化

剂使用末期提温带来了困难ꎬＰＨＦ－１３１ 催化剂更低

的反应温度能尽可能减少后期提温对芳烃转化率带

来的负面影响ꎮ

１—上批次催化剂ꎻ２—ＰＨＦ－１３１ 催化剂

图 ５　 反应器入口温度

２􀆰 ５　 反应系统结果分析

本文通过对 Ｒ－１０１ 内的精制催化剂进行技术

分析来评估柴油加氢精制的反应效果ꎬ设计操作条

件与实际操作条件对比见表 ５ꎮ
表 ５　 设计操作条件与实际操作条件对比

项目
设计操作条件

初期 末期

实际操作

条件

反应进料量(ｔ􀅰ｈ－１) ８３ ８３ ８０􀆰 ２３

Ｒ－１０１ 入口温度 / ℃ ３２３ ３５０ ３２０

Ｒ－１０１ 出口温度 / ℃ ３６０ ３８５ ３５２

Ｒ－１０１ 平均温度 / ℃ ３４７ ３７２ ３４４

反应氢油体积比 ≥４００ ∶１ ≥４００ ∶１ ３４０

反应器入口压力 / ＭＰａ ７􀆰 ６ ７􀆰 ６ ７􀆰 ６

Ｒ－１０１ 空速 / ｈ－１ １􀆰 ５ １􀆰 ５ １􀆰 ４４

柴油收率 / ％ ≥９９􀆰 ５８ ≥９９􀆰 ４０ ９９􀆰 １３

加氢柴油硫含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ≤８ ≤８ ４􀆰 ６

加氢柴油多环芳烃含量 / ％ ≤２ ≤２ １􀆰 ３

由表 ５ 可以看出ꎬ实际反应空速为 １􀆰 ４４ ｈ－１ꎬ与
设计值相当ꎻ氢油比低于设计值ꎻ加氢柴油硫含量

４􀆰 ６ μｇ / ｇ 左右ꎬ精制柴油脱硫率为 ９９􀆰 ７９％ꎬ多环芳

烃含量 １􀆰 ３％左右ꎬ完全满足国Ⅵ柴油生产需要ꎮ

３　 结论

(１)催化剂硫化时ꎬ在催化剂床层被硫化氢穿

透前必须严格控制床层温度ꎬ对于 ＰＨＦ－１３１ 催化剂

需降低至 １８０℃以下ꎮ
(２)ＰＨＦ－１３１ 催化剂初活温度明显低于上批次

催化剂ꎬ初期活性更高ꎬ该催化剂更低的反应温度能

尽可能减少后期提温对芳烃转化率带来的负面

影响ꎮ
(３)ＰＨＦ－１３１ 催化剂的反应温度和氢油比较设

计值缓和ꎬ化学氢耗低于设计ꎬ液收高于设计值ꎬ装
置运行平稳ꎮ ＰＨＦ－１３１ 催化剂在 ７０ 万 ｔ / ａ 柴油加

氢精制装置的工业应用取得成功ꎬ说明 ＰＨＦ－１３１ 催

化剂有良好的加氢脱硫活性和芳烃加氢饱和性能ꎬ
能够满足炼厂生产国Ⅵ标准清洁柴油的需要ꎬ可在

同类生产装置中进行推广应用ꎮ
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