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摘要:对沸腾床渣油加氢柴油馏分加氢生产国Ⅵ标准柴油进行了加氢工艺试验考察ꎮ 结果表明ꎬ以沸腾床渣油加氢柴油馏

分为原料ꎬ在反应压力 ６􀆰 ５~７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０~１􀆰 ５ ｈ－１、平均反应温度 ３５０~３７５℃、氢油体积比 ４００ 的工艺条件下ꎬ精制柴

油各项指标(除十六烷值外)可以满足国Ⅵ车用柴油标准ꎮ 随着沸腾床渣油加氢柴油馏分馏程变重ꎬ加氢脱硫难度大幅度升

高ꎮ 建议生产国Ⅵ标准柴油时ꎬ控制终馏点不大于 ３４０℃ꎬ有利于加氢装置在较缓和的操作条件下实现长周期运行ꎮ 需要加工

馏程较重的沸腾床加氢柴油馏分时ꎬ建议按一定比例掺炼到现有柴油加氢精制装置或柴油加氢改质装置中ꎬ降低加工难度ꎮ
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　 　 渣油加氢技术作为重油轻质化的重要工艺技术

之一ꎬ已广泛应用于炼油企业ꎮ 沸腾床渣油加氢技

术越来越受到人们的关注[１－２]ꎮ 近几年ꎬ已有多家

企业新建或计划新建沸腾床渣油加氢装置ꎬ且规模

均在 ２００ 万 ｔ / ａ 以上ꎬ如大连恒力石化有限公司单系

列 ３２０ 万 ｔ / ａ、中国石化镇海炼化分公司 ２６０ 万 ｔ / ａ
等ꎮ 该技术具有原料油适应性较强ꎬ渣油转化率较

高、运行周期较长等特点[３－４]ꎮ 劣质减压渣油经过

沸腾床加氢装置处理后ꎬ生成油性质得到了显著改

善ꎮ 其中ꎬ沸腾床加氢副产柴油馏分收率约为

３０％[５]ꎬ具有硫、氮含量较高ꎬ芳烃含量较高等特点ꎬ
需要进一步加工处理才能作为最终产品或下游装置

的合格进料ꎮ 沸腾床渣油加氢柴油馏分能否在现有

柴油加氢装置工况条件下单独加工或掺炼加工ꎬ生
产出国Ⅵ标准柴油ꎬ是炼油企业关注的焦点问题ꎬ也

是沸腾床渣油加氢技术能否广泛应用的重要因素

之一[６]ꎮ
本实验选择某炼油企业沸腾床加氢工业装置生

产的柴油馏分作为试验原料油ꎬ开展了生产国Ⅵ标

准柴油的加氢工艺试验考察ꎬ同时对原料及精制油

的性质进行分析研究ꎬ为炼油企业沸腾床渣油加氢

柴油馏分的后续加工路线的选择提供了理论依据ꎮ

１　 实验

１􀆰 １　 试验装置和氢气

试验在中型加氢试验装置上进行ꎮ 该装置配备

有精密的机泵、可靠的计量仪表和先进的控制系统ꎮ
反应器进料流向自上而下ꎬ反应温度用电炉瓦精确

控制ꎬ压力自动调节ꎮ 试验用氢气作为经过高压加

氢脱氧及硅胶 /分子筛脱水净化处理后的电解氢ꎬ氢

􀅰９２２􀅰
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体积分数大于 ９９􀆰 ９％ꎬ氧含量小于 ５ μＬ / Ｌꎮ 采用氢

气循环流程ꎮ
１􀆰 ２　 原料与催化剂

试验原料油采用某炼油企业沸腾床渣油加氢工

业装置生产的柴油馏分ꎬ共计 ２ 种ꎬ性质见表 １ꎮ 同

时对 ２ 种原料油中硫化物结构进行了分析ꎬ分析结

果见表 ２ꎮ
表 １　 沸腾床加氢柴油馏分性质

原料油 １ ２
ＧＢ １９１４７—２０１６

国Ⅵ阶段车用柴油标准

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８４９３ ０􀆰 ８５６４ ０􀆰 ８１０~０􀆰 ８４５

馏程 / ℃ 　 　 　

　 ＩＢＰ / １０％ ２０６ / ２２３ ２００ / ２２７ 　

　 ３０％ / ５０％ ２４２ / ２６０ ２４９ / ２７２ ５０％≯３００

　 ７０％ / ９０％ ２８３ / ３１３ ２９７ / ３２４ ９０％≯３５５

　 ９５％ / ＦＢＰ ３２４ / ３３１ ３３４ / ３４２ ９５％≯３６５

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ７１００ ８０３０ ≯１０

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ８３６ ９４１ 　

碳 / ％ ８６􀆰 ０２ ８６􀆰 ２８ 　

氢 / ％ １２􀆰 ７８ １２􀆰 ６３ 　

闪点 / ℃ ７８ ７６ ≮６０

质谱组成 / ％ 　 　 　

　 链烷烃 ９􀆰 ０ ８􀆰 １ 　

　 环烷烃 ５８􀆰 ７ ５７􀆰 ５ 　

　 总芳烃 ３２􀆰 ３ ３４􀆰 ４ 　

　 单环芳烃 ２３􀆰 ０ ２１􀆰 ６ 　

　 多环芳烃 ９􀆰 ３ １２􀆰 ８ ≯７

十六烷值 ４１􀆰 ６ ４１􀆰 ０ ≮５１

表 ２　 ２ 种原料油硫化物结构 ｎｇ / μＬ

硫化物 １ ２

Ｈ２Ｓ 硫化氢 １１􀆰 ３２ １５􀆰 ６３

Ｕｎｋｎｏｗｎ 未知 ４０５􀆰 ７ ３􀆰 ０１

Ｃ４－ＴｏｒＣ５－Ｔ 碳四噻吩或碳五噻吩 ８９􀆰 ９ ９３􀆰 ７

ＢＴ 苯并噻吩 ３２􀆰 ５ ２４􀆰 ７

Ｍ－ＢＴ 甲基苯并噻吩 ４９５􀆰 ８ ４８８􀆰 ９

３－Ｍ－ＢＴ ３－甲基苯并噻吩 ０ ０

５－Ｍ－ＢＴ ５－甲基苯并噻吩 ０ ０

Ｃ２－ＢＴ 碳二苯并噻吩 １０６６ ９９６

Ｃ３－ＢＴ 碳三苯并噻吩 １０４５ １００１

Ｓ 单质硫 ６３􀆰 ０ ７１

Ｃ４－ＢＴ 碳四苯并噻吩 ４４８􀆰 ６ ３１０􀆰 ８

Ｃ５－ＢＴ 碳五苯并噻吩 ２６２􀆰 ２ ３１１􀆰 １

ＤＢＴ 二苯并噻吩 １１７􀆰 ４ １２３􀆰 ７５

Ｃ１－ＤＢＴ 碳一－二苯并噻吩 ４６５􀆰 ６ ５６４􀆰 ８１

４－ＭＤＢＴ ４－甲基二苯并噻吩 １７５􀆰 ６ ３４４􀆰 ８７

４－Ｅ－ＤＢＴ ４－乙基二苯并噻吩 ３８􀆰 ２ ９８􀆰 １０

４ꎬ６－ＤＭＤＢＴ ４ꎬ６－二甲基二苯并噻吩 １０９􀆰 ０ １７２􀆰 ５８

２ꎬ６－ＤＭＤＢＴ ２ꎬ６－二甲基二苯并噻吩 ３􀆰 ３ １００􀆰 ４１

Ｃ２－ＤＢＴ 碳二二苯并噻吩 １４５􀆰 ０ ２５４􀆰 ０７

２ꎬ４－ＤＭＤＢＴ ２ꎬ４－二甲基二苯并噻吩 ２４􀆰 ５ ５３􀆰 １４

２ꎬ８－ＤＭＤＢＴ ２ꎬ８－二甲基二苯并噻吩 ４５􀆰 ８ ９１􀆰 ２３

Ｃ３－ＤＢＴ 碳三二苯并噻吩 ２２０􀆰 ６ ５５６􀆰 ２０

Ｃ４－ＤＢＴ 碳四二苯并噻吩 ０ ５９􀆰 ５９

Ｃ５＋ＤＢＴ 碳五二苯并噻吩 ０ ３３􀆰 ３８

Ｔｏｔａｌｓ 合计 ５２６４􀆰 ７ ５７６７􀆰 ９

硫化物 １７~２４ 含量 ５４８􀆰 ２ １５５０􀆰 ６

　 　 注:分析方法采用气相色谱－原子发射光谱联用(ＧＣ－ＡＥＤ)法ꎮ

由表 １ 分析结果可见ꎬ２ 种沸腾床加氢柴油原

料馏程有所差别ꎬ原料油－ １ 馏程较轻ꎬ终馏点为

３３１℃ꎬ密度、硫含量、氮含量也相对较低ꎻ原料油－２
馏程较重ꎬ终馏点为 ３４２℃ꎬ密度、硫含量、氮含量也

相对较高ꎬ预期加工难度相对较大ꎮ 此外ꎬ２ 种原料

油的密度、硫含量、多环芳烃及十六烷值均不满足国

Ⅵ标准的指标要求ꎬ需要进一步加工处理ꎮ
由表 ２ 中 ２ 种原料油硫结构的分析结果可以看

出ꎬ原料油－２ 中的 ４ꎬ６－二甲基二苯并噻吩等(硫化

物 １７~２４)大分子难脱除的硫化物含量为 １ ５５０􀆰 ６
ｎｇ / μＬꎬ明显高于原料油－１ 的 ５４８􀆰 ２ ｎｇ / μＬꎮ 这说

明原料油－２ 的深度加氢脱硫难度应该远高于原料

油－１ꎮ
本次试验采用的催化剂为目前已在柴油加氢装

置广泛应用的 Ｍｏ－Ｎｉ 系加氢催化剂 Ａꎮ 该催化剂

为国内开发的低成本超深度加氢脱硫催化剂ꎬ具有

加氢活性较高、稳定性较好等特点ꎬ理化性质见

表 ３ꎮ
表 ３　 加氢催化剂 Ａ 理化性质

催化剂 Ａ 分析方法

化学组成 Ｍｏ－Ｎｉ 比色法

物理性质 　 　

　 孔容 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ≮０􀆰 ３５ 低温氮吸附

　 比表面(ｍ２􀅰ｇ－１) ≮２１０ 低温氮吸附

　 形状 三叶草 目测

　 直径 / ｍｍ １􀆰 １~１􀆰 ３ 卡尺

　 长度 / ｍｍ ３~８ 卡尺

　 耐压强度 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) ≮１５０ 渐进式强度仪

􀅰０３２􀅰
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２　 结果与讨论

分别以沸腾床加氢柴油馏分原料油－１ 和原料

油－２ 为试验原料ꎬ结合现有柴油加氢工业装置的实

际工况ꎬ确定工艺试验条件为:反应压力 ６􀆰 ５ ~
７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０ ~ １􀆰 ５ ｈ－１、氢油体积比 ４００ꎬ
通过调节反应温度使加氢精制柴油的质量满足国Ⅵ
标准的要求ꎮ
２􀆰 １　 原料油－１ 试验结果

以加工难度较低的原料油－１ 为原料时ꎬ在反应

压力 ６􀆰 ５~７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０ ~ １􀆰 ５ ｈ－１、平均反

应温度 ３５０~３７０℃、氢油体积比 ４００ 的工艺条件下

进行工艺试验ꎬ考察精制柴油各项指标能否满足国

Ⅵ标准柴油的要求ꎮ 原料油－１ 试验结果见表 ４ꎮ
表 ４　 原料油－１ 试验结果

试验条件 １ ２ ３ ４

工艺参数 　 　 　 　

　 反应压力 / ＭＰａ ６􀆰 ５ ７􀆰 ５

　 平均反应温度 / ℃ ３７０ ３６０ ３５０ ３６０

　 体积空速 / ｈ－１ １􀆰 ５ １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ５

　 氢油体积比 ４００

油品性质 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８３８７ ０􀆰 ８３６３ ０􀆰 ８３２８ ０􀆰 ８３４０

　 馏程 / ℃ 　 　 　 　

　 　 ＩＢＰ / １０％ ２０２ / ２２１ ２０３ / ２２０ ２０３ / ２１９ ２０３ / ２２１

　 　 ３０％ / ５０％ ２４０ / ２５９ ２３８ / ２５８ ２３９ / ２５８ ２４０ / ２５９

　 　 ７０％ / ９０％ ２８２ / ３１２ ２８１ / ３１１ ２８０ / ３１１ ２８１ / ３１０

　 　 ９５％ / ＦＢＰ ３２３ / ３３０ ３２４ / ３３０ ３２２ / ３２９ ３２０ / ３２８

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ７􀆰 ５ ６􀆰 ８ ８􀆰 ０ ８􀆰 ５

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３􀆰 ０ ２􀆰 ５ ２􀆰 ０ ２􀆰 ３

闪点 / ℃ ７５ ７６ ７７ ７６

质谱组成 / ％ 　 　 　 　

　 链烷烃 ４１􀆰 ８ ４１􀆰 ５ ４１􀆰 ０ ４１􀆰 １

　 环烷烃 ２７􀆰 ７ ２８􀆰 ２ ２９􀆰 ７ ２９􀆰 ３

　 总芳烃 ３０􀆰 ５ ３０􀆰 ３ ２９􀆰 ３ ２９􀆰 １

　 单环芳烃 ２４􀆰 ７ ２５􀆰 １ ２３􀆰 ９ ２４􀆰 ５

　 多环芳烃 ５􀆰 ８ ５􀆰 ２ ５􀆰 ４ ５􀆰 ３

十六烷值 ４４􀆰 ２ ４４􀆰 ５ ４４􀆰 ８ ４４􀆰 ６

由表 ４ 试验结果可见ꎬ以原料油－１ 为原料时ꎬ
反应压力 ６􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速在 １􀆰 ０ ｈ－１、平均反应温

度 ３６０℃、氢油体积比 ４００ 的条件下ꎬ精制柴油硫含

量为 ６􀆰 ８ μｇ / ｇꎬ其他各项指标(除十六烷值外)满足

国Ⅵ标准柴油的要求ꎻ将体积空速提高到 １􀆰 ５ ｈ－１ꎬ
平均反应温度相应提高到 ３７０℃ꎬ精制柴油硫含量

为 ７􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ其他各项指标(除十六烷值外)同样满

足国 Ⅵ 标准柴油的要求ꎮ 当反应压力提高到

７􀆰 ５ ＭＰａ 时ꎬ体积空速在 １􀆰 ０ ｈ－１、氢油体积比 ４００ꎬ
平均反应温度仅需 ３５０℃ꎬ精制柴油各项指标(除十

六烷值外)就可以满足国Ⅵ标准柴油的要求ꎻ将体

积空速提高到 １􀆰 ５ ｈ－１ꎬ平均反应温度相应提高到

３６０℃ꎬ也可以达到相同的效果ꎮ
由于原料油－１ 馏程较轻ꎬ终馏点仅为 ３３１℃ꎬ

大分子难以脱除的硫化物比例较低ꎮ 因此ꎬ在较缓

和的工艺条件下ꎬ精制柴油硫含量就可以降低至

１０ μｇ / ｇ 以下ꎬ除十六烷值外ꎬ其他指标均可以满足

国Ⅵ标准柴油的调和组分要求ꎮ
２􀆰 ２　 原料油－２ 试验结果

以加工难度较高的原料油－２ 为原料时ꎬ在反应

压力 ６􀆰 ５~７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０ ~ １􀆰 ５ ｈ－１、平均反

应温度 ３７０~３７５℃、氢油体积比 ４００ 的工艺条件下

进行工艺试验ꎬ考察精制柴油各项指标能否满足国

Ⅵ标准柴油的要求ꎮ 原料油－２ 试验结果见表 ５ꎮ
表 ５　 原料油－２ 试验结果

试验条件 ５ ６ ７ ８

工艺参数 　 　 　 　

　 反应压力 / ＭＰａ ６􀆰 ５ ７􀆰 ５

　 平均反应温度 / ℃ ３７０ ３７５ ３７５ ３７５

　 体积空速 / ｈ－１ １􀆰 ５ １􀆰 ０ １􀆰 ５ １􀆰 ０

　 氢油体积比 ４００

油品性质 　 　 　 　

　 密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ８４５２ ０􀆰 ８４２７ ０􀆰 ８４４０ ０􀆰 ８４１６

　 馏程 / ℃ 　 　 　 　

　 　 ＩＢＰ / １０％ １９２ / ２２３ １８８ / ２２０ １９０ / ２２２ １８８ / ２２１

　 　 ３０％ / ５０％ ２４７ / ２６８ ２４３ / ２６５ ２４４ / ２６５ ２４４ / ２６５

　 　 ７０％ / ９０％ ２９２ / ３２０ ２８９ / ３１７ ２９０ / ３１８ ２８９ / ３１８

　 　 ９５％ / ＦＢＰ ３２９ / ３４０ ３２７ / ３３８ ３２８ / ３３９ ３２８ / ３３７

硫 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３１􀆰 ５ １１􀆰 ８ １８􀆰 ８ ７􀆰 ８

氮 / (μｇ􀅰ｇ－１) ２８􀆰 ７ ９􀆰 ４ １７􀆰 １ ５􀆰 ６

闪点 / ℃ ７３ ７１ ７２ ７２

质谱组成 / ％ 　 　 　 　

　 链烷烃 ４０􀆰 ６ ４０􀆰 １ ４０􀆰 ０ ３９􀆰 ６

　 环烷烃 ２６􀆰 ３ ２８􀆰 １ ２８􀆰 ５ ２９􀆰 ３

　 总芳烃 ３２􀆰 ５ ３１􀆰 ８ ３１􀆰 ６ ３１􀆰 １

　 单环芳烃 ２６􀆰 ４ ２５􀆰 ７ ２５􀆰 ６ ２５􀆰 ３

　 多环芳烃 ６􀆰 １ ６􀆰 １ ６􀆰 ０ ５􀆰 ８

十六烷值 ４３􀆰 ５ ４４􀆰 ２ ４４􀆰 ０ ４４􀆰 ５

􀅰１３２􀅰
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　 　 由表 ５ 试验结果可见ꎬ以原料油－２ 为原料时ꎬ
在反应压力 ６􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０ ~ １􀆰 ５ ｈ－１、氢油

体积比 ４００、平均反应温度达到 ３７５℃的条件下ꎬ精
制柴油硫含量难以达到小于 １０ μｇ / ｇ 的要求ꎻ将反

应压力提高到 ７􀆰 ５ ＭＰａ 后ꎬ体积空速 １􀆰 ０ ｈ－１、氢油

体积比 ４００、平均反应温度 ３７５℃的条件下ꎬ精制柴

油的硫含量 ７􀆰 ８ μｇ / ｇꎬ满足国Ⅵ柴油标准的要求ꎮ
这说明原料油－２ 与原料油－１ 相比ꎬ虽然终馏点仅

高出 １１℃ꎬ但加氢脱硫难度大幅度提高ꎬ需要在较

苛刻的工艺条件下ꎬ精制柴油硫含量才能满足要求ꎮ
在上述的操作工况下ꎬ单独加工沸腾床加氢柴油原

料油－２ 生产国Ⅵ标准柴油ꎬ工业装置难以满足长周

期运行的要求ꎬ可能会影响炼油企业柴油的物料平

衡ꎮ 因此ꎬ如加工馏程较重的沸腾床加氢柴油馏分

时ꎬ建议按一定比例掺炼到现有柴油精制加氢装置

或柴油改质装置ꎬ降低加工难度ꎮ

３　 结论

(１)沸腾床加氢柴油随着馏程变重ꎬ硫含量、氮
含量和芳烃含量等均有所增加ꎬ特别是硫化物中结

构复杂ꎬ难以脱除的 ４ꎬ６－二甲基二苯并噻吩等硫化

物含量大幅度提高ꎬ深度加氢脱硫难度也相应增大ꎮ
(２)工艺研究结果表明ꎬ以沸腾床加氢柴油馏

分为原料ꎬ在反应压力 ６􀆰 ５ ~ ７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速

１􀆰 ０~１􀆰 ５ ｈ－１、反应温度 ３５０~３７５℃、氢油体积比 ４００

工艺条件下ꎬ精制柴油各项指标(除十六烷值外)可
以满足国Ⅵ标准柴油的要求ꎮ

(３)对 ２ 种不同馏程沸腾床加氢柴油试验结果

表明ꎬ当终馏点为 ３３１℃时ꎬ可以在较缓和工艺条件

下ꎬ实现深度加氢脱硫ꎬ精制柴油硫含量达到国Ⅵ柴

油标准ꎻ当终馏点提高到 ３４２℃时ꎬ需要在较苛刻的

工艺条件下ꎬ才能达到相同的效果ꎮ
(４)当沸腾床加氢柴油馏分加氢生产国Ⅵ标准

柴油时ꎬ建议终馏点控制在不超过 ３４０℃ꎮ 如果需

要加工馏程较重的沸腾床渣油加氢柴油馏分时ꎬ建
议按一定比例掺炼到现有柴油精制加氢装置或柴油

改质装置中ꎬ降低加工难度ꎮ
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