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摘要:介绍了一种高活性的分子筛型加氢裂化催化剂在高温预硫化阶段不使用液氨钝化、直接使用直馏蜡油进行开工的新

技术应用情况ꎮ 与常规的催化剂液相注氨硫化技术方案相比ꎬ采用新技术的催化剂硫化过程可能要增加 １２~ ２４ ｈꎬ但少于催化

剂气相硫化所需的开工时间ꎮ 该技术在某套轻油型加氢裂化装置的首次开工过程中得到了成功应用ꎬ不仅节省了购买液氨和

向反应系统注氨的步骤、减少了对注氨过程的依赖、简化了开工程序、提高了现场操作的安全性ꎬ同时也可以降低装置的固定投

资成本ꎮ 该装置的开工运行及标定数据均表明ꎬ相关催化剂体系在硫化结束后均保持了良好的活性和选择性ꎬ完全可以满足装

置的开工和正常运行需要ꎬ值得同类装置参考ꎮ
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　 　 加氢裂化是炼化一体化企业中的一项重要工艺

技术ꎬ在提高产品质量、调整产品结构以及增加芳烃

和乙烯裂解原料的生产中起着关键作用ꎮ 加氢裂化

催化剂是双功能催化剂ꎬ催化剂由具有加氢脱硫功

能的金属组分和具有加氢裂化功能的酸性载体 ２ 部

分组成ꎬ以重石脑油为主要目标产物的加氢裂化装

置通常使用高活性的分子筛催化剂ꎮ 加氢催化剂的

活性金属组分(Ｗ、Ｍｏ、Ｎｉ 等)通常是以氧化态形式

存在的ꎬ这些氧化态的金属组分只有当其转化为硫

化态时才具有较高的活性ꎮ 催化剂硫化的目的就是

把这些活性金属由氧化态转化为硫化态ꎮ 为了避免

分子筛型加氢裂化催化剂在高温硫化阶段发生裂化

反应ꎬ通常需要在催化剂低温预硫化结束后注入液

氨以抑制裂化催化剂的活性ꎬ同时通过缓慢提高反

应温度并逐步切换到直馏蜡油进料来完成裂化催化

剂的初活性钝化ꎬ以确保装置顺利开工[１－３]ꎮ
多年来ꎬ世界范围内的分子筛型加氢裂化催化

剂在预硫化过程中普遍采用传统且技术成熟可靠的

注氨硫化开工方案ꎬ其中包括催化剂干法硫化和湿

法硫化等技术ꎮ 本文中介绍了某套使用高活性分子

筛型催化剂的轻油型加氢裂化装置在首次开工过程

中采用的一种不注氨钝化、直接使用直馏蜡油进行
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高温预硫化开工的新技术ꎬ整个开工过程较为平稳、
顺利ꎬ达到了预期的催化剂硫化效果ꎮ

该加氢裂化装置设计产能为 ２２０ 万 ｔ / ａꎬ采用加

氢精制与加氢裂化反应器单段串联、尾油全循环工

艺ꎬ装置使用的催化剂中分子筛含量较高ꎬ属于典型

的高活性、轻油型加氢裂化催化剂ꎮ 该装置设计加

工的原料包括直馏蜡油、焦化蜡油和直馏柴油ꎬ主要

目标产品是重石脑油ꎬ同时副产部分液化气和轻石

脑油ꎮ

１　 分子筛型加氢裂化催化剂不注氨－湿法预

硫化技术应用情况

１􀆰 １　 催化剂预硫化原料油性质

该装置于 ２０１９ 年 ９ 月完成催化剂装填ꎬ１０ 月

进行催化剂预硫化及开工投料ꎮ 催化剂预硫化期间

进料采用的直馏柴油和直馏蜡油原料性质见表 １ꎮ
表 １　 催化剂预硫化原料油性质

分析项目 直馏柴油 直馏蜡油

密度(１５℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８６１􀆰 ３ ９１２􀆰 ３

初馏点 / ℃ １８４􀆰 ８ ２２２

１０％回收温度 / ℃ ２２０􀆰 ８ ２７３

５０％回收温度 / ℃ ２５９􀆰 ７ ３５２

９０％回收温度 / ℃ ３０３􀆰 ７ ４４０

９５％回收温度 / ℃ ３１６􀆰 ９ ４５５

终馏点 / ℃ ３２７􀆰 ８ ４７０

硫质量分数 / ％ １􀆰 １０ ０􀆰 ２１

氮质量含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ６９ ８４６

从开工原料分析结果来看ꎬ该加氢裂化装置采

用的直馏柴油及直馏蜡油性质较好ꎬ适宜作为催化

剂硫化开工进料ꎬ但直馏蜡油的硫含量及氮含量偏

低ꎬ增加了高温预硫化开工难度ꎮ
１􀆰 ２　 气密检查和催化剂干燥

(１)根据行业通用的气体泄漏检查标准ꎬ用氢

气进行高压系统的气密泄漏检查ꎮ
(２)按照催化剂供应商提供的操作指南进行催

化剂干燥ꎮ
(３)催化剂干燥结束后ꎬ根据催化剂类型将加

氢精制反应器入口温度保持在 ９０~１２０℃ꎮ
１􀆰 ３　 催化剂低温硫化

按照催化剂供应商提供的指导原则和开工程序

进行催化剂预润湿和低温硫化ꎬ使装置达到以下稳

定运行状态:反应－分馏系统保持柴油长循环ꎬ反应

系统保持正常操作压力ꎬ将加氢精制和加氢裂化反

应床层最高温度分别稳定在 ２３０℃和 ２０５℃以内ꎬ循
环氢中 Ｈ２ 的体积分数控制在 ８０％以上ꎬＨ２Ｓ 体积分

数保持在 １％以上ꎮ
因该部分内容属于常规且通用的操作ꎬ相关文

献也有较多描述ꎬ因此这里不再做详细说明ꎮ
１􀆰 ４　 催化剂高温硫化

(１)将装置的反应－分馏系统由长循环更改为

一次通过模式ꎬ未转化油直接送出装置ꎮ 将反应进

料切换为 ２５％的直馏蜡油ꎬ并以≯１０℃ / ｈ 的速度将

加氢精制催化剂的入口温度提高到 ２６０℃ꎬ同时缓

慢地将加氢裂化催化剂的入口温度提高至 ２２０℃ꎬ
控制每个裂化反应器床层的温升不超过 ４℃ꎮ

(２)引入直馏蜡油进料 ２ ｈ 后ꎬ开始反应注水ꎮ
(３)严格遵循催化剂供应商提供的关于循环氢

流量和循环氢中 Ｈ２Ｓ 含量控制的准则ꎮ
(４)２ ｈ 后ꎬ将直馏蜡油的比例增加到约 ３５％ꎬ

并以≯１０℃ / ｈ 的速率继续将精制催化剂的入口温

度提高到 ２９０℃ꎬ同时根据床层温升情况非常缓慢

地将裂化催化剂入口温度提高到 ２６０℃ꎮ
(５)将直馏蜡油的比例提高到约 ６５％ꎬ继续以

≯１０℃ / ｈ 的升温速率将精制催化剂的入口温度提

高到 ３００℃ꎬ 并将裂化催化剂的入口温度保持

在 ２６０℃ꎮ
(６)切换至 １００％直馏蜡油ꎮ 缓慢提高精制催

化剂的入口温度ꎬ使精制反应床层最高温度达到

３１５℃ꎮ 缓慢提高裂化催化剂入口温度ꎬ控制裂化催

化剂床层温度在 ３００~３０５℃ꎮ 将这些温度保持一定

时间ꎮ 根据催化剂供应商的要求ꎬ继续注入 ＤＭＤＳ
以保持循环氢中的 Ｈ２Ｓ 浓度ꎬ完成催化剂高温预

硫化ꎮ
(７)按照催化剂供应商的指导原则ꎬ保持精制

反应器出口流出物的氮含量在控制范围内(对于不

同类型催化剂的要求是不同的)ꎮ 继续以≯１０℃ / ｈ
的升温速率将精制催化剂的最高温度提高到 ３５０℃
左右ꎬ同时以≯３℃ / ｈ 的速度提高裂化催化剂的入

口温度ꎬ直到裂化催化剂床层温度达到适宜于装置

正常操作的控制范围ꎮ
(８)调整分馏系统的操作ꎬ直到装置达到正常

生产运行状态ꎬ产品合格外送ꎮ
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１􀆰 ５　 催化剂预硫化升温曲线

催化剂湿法硫化－不注氨钝化升温曲线见图 １ꎮ

１—精制反应器入口温度ꎻ２—裂化反应器入口温度

图 １　 催化剂湿法硫化－不注氨钝化升温曲线

１􀆰 ６　 催化剂硫化注意事项

(１)在催化剂硫化的每个阶段ꎬ必须严格控制

反应升温速率、最高反应温度、最大催化剂床层温升

和循环氢中的 Ｈ２Ｓ 浓度ꎮ
(２)只有在装置开工正常后稳定运行 ４８ ｈ 以

上ꎬ且经催化剂专利商确认同意后才能引入焦化蜡

油等二次加工原料ꎮ

２　 催化剂注氨硫化和不注氨硫化方案的主

要区别

　 　 对于高活性的分子筛型加氢裂化催化剂预硫化

开工过程中ꎬ在同样采取催化剂湿法硫化方案的情

况下ꎬ催化剂注氨硫化技术方案与不注氨硫化技术

方案的主要区别包括以下方面[４－６]ꎮ
(１)催化剂注氨硫化技术方案需要预先购买足

够数量的液氨ꎬ并且使用性能可靠的注氨系统ꎬ在正

常开工和紧急情况下均要遵循非常详细的步骤ꎮ 但

是在催化剂硫化过程中ꎬ一些加氢裂化装置可能会

遇到注氨泵故障、液氨泄漏或数量不足导致不能正

常注氨ꎬ甚至延误开工ꎻ同时注氨现场操作环境较

差ꎬ存在一定的安全风险ꎮ 不注氨硫化技术方案则

不需要注入液氨ꎬ从而消除了与处理液氨相关的许

多风险ꎮ 但是无论是否注氨ꎬ在催化剂硫化过程中

都可能出现意外情况ꎬ如反应温度失控等ꎬ因此采用

不注氨硫化技术方案应在催化剂供应商的监督下非

常仔细地进行ꎮ
(２)在催化剂低温硫化步骤之后进行注氨ꎮ 标

准的注氨硫化程序要求启动注氨泵注入无水液氨进

行催化剂钝化ꎬ然后逐渐提高精制催化剂的入口温

度并严格控制裂化反应温度ꎮ 不注氨钝化程序则是

直接引入直馏蜡油置换反应系统中的柴油ꎬ通过加

氢精制反应脱除直馏蜡油中的氮形成 ＮＨ３ꎬ从而间

接达到注氨的目的ꎮ
(３)注氨钝化方案可以通过调整反应系统中液

氨的注入量来控制冷高压分离器酸性水中的氨含

量ꎬ从而能够直观地判断和控制裂化催化剂活性的

抑制程度ꎮ 如果在催化剂硫化过程中不注入液氨ꎬ
则只能根据裂化催化剂的温升情况并结合冷高压分

离器酸性水中的氨含量来进行综合判断ꎮ
(４)在常规的分子筛型加氢裂化催化剂注氨钝

化开工技术方案中ꎬ高温硫化步骤结束后需要逐步

切入直馏蜡油进料ꎬ且需要恒温 ８ ｈ 左右ꎮ 通常的

蜡油切换步骤是 ２５％、５０％、７５％、１００％ꎬ每个步骤

的切换间隔控制在 ２ ｈ 以上ꎮ 不注氨钝化开工技术

方案因为已经完成了直馏蜡油在低温和高温硫化步

骤之间的转换ꎬ因此该步骤可以省略ꎮ
(５)分子筛型加氢裂化催化剂不注氨预硫化技

术方案能否成功应用ꎬ在很大程度上取决于装置所

采用的开工直馏蜡油的性质ꎮ 因此必须选择硫、氮
含量适当且易于脱除的轻质直馏蜡油作为开工用

油ꎮ 而常规的催化剂注氨钝化技术方案中仅在催化

剂高温硫化完成后才使用直馏蜡油ꎬ因此对开工蜡

油的质量要求相对较低ꎮ
(６)由于分子筛型加氢裂化催化剂注氨钝化技

术方案中注氨量较大且易于通过注氨泵来控制ꎬ发
生催化剂温度失控的可能性较低ꎬ因此裂化反应器

催化剂提温速度相对较快ꎻ而不注氨钝化技术方案

在实施过程中则需适当加快加氢精制反应器催化剂

的提温速度ꎬ通过脱除直馏蜡油原料中更多的氮形

成 ＮＨ３ 被裂化催化剂吸附而达到钝化目的ꎮ 同时

为了防止催化剂飞温ꎬ裂化反应器催化剂提温速度

相对较慢ꎬ也使催化剂硫化的总时间相对增加ꎮ
(７)注氨钝化技术方案中可一直维持反应－分

馏系统柴油闭路循环ꎬ直至开始逐步切换蜡油ꎻ不注

氨钝化技术方案中由于反应进料中的氮不断被脱

除ꎬ为了维持反应系统中必要的 ＮＨ３ 浓度ꎬ就需要

在切换蜡油期间根据情况间断改回反应－分馏一次

通过流程ꎬ因此在催化剂硫化期间产生的污油量相

对增加ꎮ
在理想状况下ꎬ催化剂湿法硫化－注氨钝化开

工大约需要 ５０ ｈ(包括蜡油原料切换)ꎬ裂化反应器

入口升温曲线见图 ２[４－６]ꎮ
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图 ２　 常规催化剂湿法硫化－注氨钝化升温曲线

３　 装置标定情况分析

装置设计原料组成(质量分数)为:直馏蜡油

６２％、焦化蜡油 １１％、直馏柴油 ２７％ꎮ
该装置在 ２０２０ 年 ３ 月进行了 ７２ ｈ 满负荷标

定ꎮ 根据企业生产实际情况ꎬ此次标定未加工直馏

柴油ꎬ装置标定期间的原料采用质量分数 ６４％的直

馏蜡油和 ２６％的焦化蜡油ꎬ具体标定原料性质见

表 ２ꎮ
表 ２　 标定原料性质

项目 设计 实际

密度(１５℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９２４􀆰 ６ ８９４􀆰 ２
初馏点 / ℃ １２０ １４４
１０％回收温度 / ℃ ２８５ ２１７
３０％回收温度 / ℃ ３６９ ３７２
５０％回收温度 / ℃ ４１２ ４２６
７０％回收温度 / ℃ ４５２ ４３９
９０％回收温度 / ℃ ５０８ ５０６
９５％回收温度 / ℃ ５２８ ５２４
终馏点 / ℃ ５５４ ５５７
硫质量分数 / ％ １􀆰 ８２ １􀆰 ３８

氮质量含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １０８２ ８９２􀆰 ５
残炭质量分数 / ％ <０􀆰 ３ ０􀆰 １６

从标定混合原料分析结果来看ꎬ此次标定原料

性质与设计值总体比较接近ꎮ 装置在标定期间运行

正常ꎬ总反应转化率保持在 １００％ꎬ单程反应转化率

控制在 ７３％左右ꎬ循环比控制在 １􀆰 ４ 左右ꎬ催化剂温

度分布和各床层温升正常ꎬ液化气、轻石脑油和重石

脑油等产品的收率和质量指标均符合装置设计要

求ꎮ 标定结果表明ꎬ该装置的催化剂体系在采用不

注氨硫化开工技术方案后达到了预期的效果ꎮ 此后

装置在加工设计原料的情况下也运行正常ꎬ催化剂

在开工运行后一直保持着较好的活性和选择性ꎬ达
到了预期的应用效果ꎮ

４　 结论

(１)高活性分子筛型加氢裂化催化剂在首次硫

化开工过程中可以采用不注入液氨、直接采用直馏

蜡油进行高温硫化开工的新技术方案ꎮ 该方案在简

化装置开工步骤的同时ꎬ解决了行业内常见的液氨

中断、注氨泵故障等可能导致加氢裂化装置无法继

续硫化及开工的技术难题ꎮ 采用新技术方案的催化

剂硫化过程比较平稳、顺利ꎬ催化剂体系保持了较好

的活性和选择性ꎬ使用效果良好ꎬ值得其他同类装置

参考ꎮ 但是不注氨硫化开工过程必须在催化剂专利

商的直接监督指导下谨慎地进行ꎬ以避免出现反应

温度失控、催化剂性能受损失等异常情况ꎮ
(２)在催化剂硫化期间ꎬ除了要监控反应器各

床层温度、床层温升和循环氢中的 Ｈ２Ｓ 含量等参数

外ꎬ还要严格控制加氢精制反应器和加氢裂化反应

器之间的温差不宜过大ꎬ防止反应器床层温度失控ꎬ
甚至引起催化剂床层飞温ꎮ

(３)用于分子筛型加氢裂化催化剂硫化的直馏

蜡油性质与催化剂硫化和开工过程密切相关ꎮ 开工

直馏蜡油的密度不应太大ꎬ并且建议选择硫、氮含量

适当高的油种ꎬ以利于催化剂的硫化和钝化ꎬ否则将

会导致催化剂硫化的技术难度增大和所用时间增

加ꎮ 根据实际经验ꎬ建议将开工用直馏蜡油的终馏

点控制在 ５００℃ 以内ꎬ硫质量分数控制在 １􀆰 ２％左

右ꎬ氮质量含量控制在 １ ０００ ｍｇ / ｋｇ 左右ꎮ
(４)在同等条件下ꎬ分子筛型加氢裂化催化剂

采用湿法硫化、不注氨钝化开工的技术方案在正常

情况下较催化剂湿法硫化－注氨钝化开工时间约增

加 １２~２４ ｈꎬ但低于常规的催化剂气相干法硫化－注
氨钝化的开工时间[４－７]ꎬ具体所需的开工时间最终

取决于装置的现场条件和过程控制ꎮ
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