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催化重整预加氢单元改造为
ＦＣＣ 汽油加氢装置及其运行分析
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摘要:根据国Ⅵ油品质量升级要求ꎬ采用某公司开发的 ＣＤＯＳ－ＨＣＮ 技术及配套催化剂ꎬ将 １ 套 ０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 半再生固定床催化

重整装置预加氢单元改造为 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化汽油加氢装置ꎮ 标定结果表明ꎬ改造后的催化汽油加氢装置可将 ＦＣＣ 汽油的硫质量
含量从 １２５ μｇ / ｇ 降到 １２􀆰 ４ μｇ / ｇꎬ硫醇硫质量含量从 ２５ μｇ / ｇ 降到 ２􀆰 ３ μｇ / ｇꎬ产品辛烷值损失为 １􀆰 ５ 个单位ꎬ烯烃含量降幅为
８􀆰 １％ꎮ 针对装置运行过程中存在的循环氢脱硫塔脱后带液、脱二烯烃反应器入口换热器结焦问题进行了原因分析ꎬ并提出了
解决措施ꎬ可为其他炼厂类似装置的改造及操作提供经验和参考ꎮ
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　 　 近年来ꎬ随着环保意识提高及环保法规日趋严

格ꎬ国内多数城市都已将提高汽油产品质量、降低尾

气排放作为打赢蓝天保卫战的必要手段ꎬ截至 ２０２１
年初ꎬ北京、深圳、上海等经济发达地区已提前实施

机动车国Ⅵ Ｂ 排放标准ꎬ按计划 ２０２３ 年 ７ 月 １ 日起

其他城市也将全面施行[１－２]ꎮ 面对环保政策及市场

需求的双重要求ꎬ国内各炼油厂必须积极对装置进

行升级改造ꎬ才可以满足油品质量提升的客观要求ꎮ
为满足中国石油车用汽油质量升级总体要求ꎬ

进一步降低 ＦＣＣ 汽油中的硫及烯烃含量ꎬ中石油克

拉玛依石化有限责任公司(以下简称克石化)分别

在 ２０１４ 年、 ２０１８ 年 进 行 ２ 次 技 术 改 造ꎬ 将 原

０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 半再生固定床催化重整装置预加氢单元

改造为 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化汽油加氢装置ꎮ 该装置采用

北京海顺德钛催化剂有限公司(以下简称海顺德)
ＣＤＯＳ－ＨＣＮ 技术ꎬ以下对该装置的改造和运行情况

进行分析ꎬ可为其他炼厂的油品质量升级及装置改

造提供经验和参考ꎮ

１　 装置技术改造

１􀆰 １　 设计原料与产品

改造后装置的原料为 １ Ｍｔ / ａ 催化裂化装置的

稳定汽油ꎬ改造目的为通过脱二烯烃反应器、轻 /重
石分馏塔及重汽油深度脱硫、脱硫醇反应器ꎬ将 ＦＣＣ
汽油中的总硫及硫醇硫质量含量分别降至 １５、５ μｇ / ｇ
以下ꎮ 加氢后的轻汽油产品作为 ０􀆰 １５ Ｍｔ / ａ 醚化装

置原料ꎬ加氢后的重汽油与醚化汽油混合后作为清洁

汽油调和组分ꎮ 设计原料和产品性质如表 １ 所示ꎮ
表 １　 设计原料及产品性质指标

项目 原料 轻汽油 重汽油 混合汽油

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ７２０ 　 　 　

ｗ(硫) / (μｇ􀅰ｇ－１) １２０ ≯１５ ≯２０ ≯１５

ｗ(氮) / (μｇ􀅰ｇ－１) ２８ 　 　 　

ｗ(硫醇) / (μｇ􀅰ｇ－１) ３５ ≯５ ≯５ ≯５

二烯值 / [ｇＩ􀅰(１００ ｇ) －１] ２􀆰 ２ ≯０􀆰 ２ 　 　

ＲＯＮ ９１􀆰 ５ 　 　 损失≯１􀆰 ７

􀅰７３２􀅰
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１􀆰 ２　 工艺方案选择及工艺条件

目前国内外比较成熟的 ＦＣＣ 汽油脱硫技术主

要包括以 Ｐｒｉｍｅ－Ｇ＋、Ｍ－ＰＨＧ、ＣＤＯＳ 等为代表的选

择性加氢脱硫技术ꎬ以 ＧＡＲＤＥＳ、ＯＣＴＧＡＩＮ、ＲＩＤＯＳ
为代表的加氢改质技术和以 Ｓ ｚｏｒｂ 为代表的吸附脱

硫技术 ３ 大类[３－５]ꎮ 受原有装置的设备现状及汽油

调和等诸多因素限制ꎬ２０１４ 年在方案论证时最终选

择了海顺德公司的 ＣＤＯＳ－ＦＲＣＮ 全馏分催化裂化汽

油加氢技术作为工艺方案ꎬ将原 ０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 半再生固

定床催化重整装置预加氢单元改造为 ０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 催

化汽油加氢脱硫装置ꎮ ２０１８ 年为满足汽油国Ⅵ标

准质量升级及新建轻汽油醚化装置原料的需要ꎬ对
该装置进行了再次改造ꎬ技术方案为海顺德公司的

ＣＤＯＳ－ＨＣＮ 选择性加氢脱硫技术ꎬ改造后装置规模

为 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａꎮ 最终改造后装置工艺流程及设计工艺

条件分别见图 １、表 ２ 所示ꎮ

１—脱二烯烃反应器ꎻ２—预分馏塔ꎻ３—第一加氢脱硫反应器ꎻ４—第二加氢脱硫反应器ꎻ５—脱硫

醇反应器ꎻ６—气液分离器ꎻ７—循环氢脱硫塔ꎻ８—分馏塔ꎻ９—循环氢压缩机ꎻ１０—反应产物加热

炉ꎻ１１ꎬ１２—加氢脱硫进料 / 反应产物换热器ꎻ１３—选择性加氢进料加热器ꎻ１４—选择性加氢进料 /
　 　 　 加氢反应产物换热器

图 １　 装置原则流程

表 ２　 装置的设计工艺条件

项目
脱二烯烃

反应器

第一加氢

脱硫反应器

第二加氢

脱硫反应器

脱硫醇

反应器

体积空速 / ｈ－１ ２􀆰 ５ ２􀆰 ５ ２􀆰 ５ ３􀆰 ５

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ５ ２􀆰 ０ ２􀆰 ０ １􀆰 ８

氢油体积比 １０ ３００~４００ ３００~４００ ３００~４００

温度 / ℃ １５０~１８０ ２３０~３１０ ２３０~３１０ ３００~３６０

１􀆰 ３　 主要改造内容

１􀆰 ３􀆰 １　 反应系统改造

该装置改造前为 ０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 半再生固定床催化

重整装置预加氢单元ꎬ为了充分利旧原有设备ꎬ降低

改造工程量及投资费用ꎬ装置改造时将原脱砷反应

器和脱氯反应器分别作为第一、第二脱硫反应器ꎬ原
预加氢反应器作为脱硫醇反应器ꎬ并对加热炉和反

应器流程进行了调整ꎮ 考虑到 ＦＣＣ 汽油原料的二

烯烃含量高ꎬ反应过程极易聚合结焦的特点ꎬ为保证

装置长周期运行ꎬ改造时新增脱二烯烃反应器ꎮ 另

外ꎬ为了降低循环氢中硫化氢和汽油中烯烃的副反

应ꎬ保证催化剂活性及加氢脱硫选择性ꎬ装置改造时

新增设了一套循环氢脱硫系统ꎮ 反应系统具体改造

内容见表 ３ꎮ
表 ３　 反应系统改造内容

设备名称 数量 / 台 改造方案

反应器 ４ 新增 １ 台ꎬ流程优化

反应产物空冷器 ２ 新增 ２ 台

新氢压缩机返回冷却器 １ 新增

循环氢脱硫塔 １ 新增

反应产物加热炉 １ 增加 ４ 根炉管

原料过滤器 ２ 新增

反应产物换热器 １ 新增

原料蒸汽加热器 １ 新增

１􀆰 ３􀆰 ２　 分馏系统改造

考虑到汽油质量升级需进一步提高汽油辛烷值

并降低烯烃含量ꎬ克石化于 ２０１８ 年新建 １ 套 ０􀆰 １５
Ｍｔ / ａ 催化轻汽油醚化装置ꎮ 为了满足新建醚化装

置的原料需求ꎬ改造时新增催化汽油预分馏塔ꎬ同
时新增塔顶空冷、塔顶回流罐及塔底再沸炉ꎬ将催

化汽油分割为轻、重汽油ꎬ轻汽油至新建醚化装

置ꎬ重汽油进行深度加氢脱硫ꎮ 分馏部分的具体

􀅰８３２􀅰
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改造内容见表 ４ꎮ
表 ４　 分馏系统改造内容

设备名称 数量 / 台 改造方案

催化汽油预分馏塔 １ 新增

预分馏塔顶回流罐 １ 新增

预分馏塔再沸炉　 １ 新增

预分馏塔顶空冷　 ３ 新增

２　 装置开工及标定情况

２􀆰 １　 催化剂装填

装置改造后选择海顺德公司开发的 ＨＤＤＯ－
１００ / ＨＤＯＳ－２００ / ＨＤＭＳ－１００ 催化剂ꎬ脱二烯烃反应

器装填 ＨＤＤＯ－１００ 催化剂ꎬ主要作用是脱除催化汽

油中的二烯烃并将小分子硫化物转化成大分子硫化

物ꎻ第一、第二脱硫反应器装填 ＨＤＯＳ－２００ 催化剂ꎬ
主要作用是对重汽油进行加氢脱硫ꎻ脱硫醇反应器

装填 ＨＤＭＳ－１００ 催化剂ꎬ主要作用是在深度脱硫的

同时保证硫醇硫指标合格ꎮ 共装填 ＨＤＤＯ－１００ 催

化剂 ２５ ｔꎬＨＤＯＳ－２００ 催化剂 １５􀆰 ９ ｔꎬＨＤＭＳ－１００ 催

化剂 １０􀆰 ８ ｔꎬ催化剂实际装填情况见表 ５ꎬ催化剂物

化性质见表 ６[６]ꎮ
表 ５　 反应器催化剂实际装填情况

反应器 型号 高度 / ｍｍ 重量 / ｔ

脱二烯烃反应器　 　 ＨＤＤＯ－１００ ８３００ ２５􀆰 ０

第一加氢脱硫反应器 ＨＤＯＳ－２００ ４３３０ ６􀆰 ３

第二加氢脱硫反应器 ＨＤＯＳ－２００ ４２４０ ９􀆰 ６

脱硫醇反应器　 　 　 ＨＤＭＳ－１００ ４９００ １０􀆰 ８

表 ６　 催化剂物化性质

项目 ＨＤＤＯ－１００ ＨＤＯＳ－２００ ＨＤＭＳ－１００

外形 三叶草 三叶草 三叶草

尺寸 / ｍｍ ２􀆰 ０ ２􀆰 ８ / １􀆰 ６ ２􀆰 ０

侧压强度 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) >１２０ >１２０ >１２０

化学组成 ＮｉＯ－ＭＯＯ３ /

Ａｌ２Ｏ３－ＴｉＯ２

ＮｉＯ－ＭＯＯ３ /

Ａｌ２Ｏ３－ＴｉＯ２

ＮｉＯ /
Ａｌ２Ｏ３－ＴｉＯ２

孔体积 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) >０􀆰 ４５ >０􀆰 ４ >０􀆰 ４

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) >１３０ >１５０ >１５０

２􀆰 ２　 催化剂预硫化

催化剂预硫化采用湿法硫化法ꎬ硫化剂为二甲

基二硫(ＤＭＤＳ)ꎬ以直馏汽油为硫化油ꎬ控制高分压

力为 １􀆰 ６ ＭＰａꎬ体积空速 ２􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积比 ２００ ∶１ꎮ
预硫化分 ２ 个阶段ꎬ第一阶段控制反应温度 ２１０℃ꎬ
恒温 ４ ｈꎬ控制循环氢中 Ｈ２Ｓ 体积分数在 ０􀆰 ３％ ~
０􀆰 ５％ꎻ第二阶段控制反应温度 ２８０ ~ ３１５℃ꎬ恒温

４ ｈꎬ控制循环氢中Ｈ２Ｓ 体积分数在 ０􀆰 ５％~１􀆰 ５％ꎮ 硫

化期间共消耗 ＤＭＤＳ ６􀆰 ５ ｔꎬ是理论用量的 １􀆰 ２ 倍ꎮ
２􀆰 ３　 装置标定

装置于 ２０１８ 年 １０ 月开车成功ꎬ在平稳运行 ４
个月后对装置进行了标定ꎬ装置标定期间的主要操

作条件见表 ７ꎬ原料及产品性质见表 ８ꎮ 从表 ７ 可以

看出ꎬ标定期间原料硫质量含量为 １２５ μｇ / ｇꎬ高于

改造设计值(１２０ μｇ / ｇ)ꎬ氮质量含量为 ４４􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ
高于改造设计值(２８ μｇ / ｇ)ꎬ二烯值为 １􀆰 ７２ ｇ / １００ ｇꎬ
低于改造设计值(２􀆰 ２ ｇ / １００ ｇ)ꎮ 从表 ８ 可以看出ꎬ
标定期间装置加工量及各反应器入口压力基本与改

造设计值一致ꎬ由于原料二烯值较改造设计值低ꎬ
硫、氮质量含量均明显高于改造设计值ꎬ标定期间脱

二烯烃反应器入口温度控制较改造设计值低 １０℃ꎬ
　 　 　 　 　 　 　表 ７　 标定期间的主要操作条件

项目
改造设计值

(初期)
标定值

进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ５９􀆰 ５ ６０
高压分离器压力 / ＭＰａ １􀆰 ５ １􀆰 ５
氢油体积比 　 　
　 脱二烯烃反应器 ８~１３ １０
　 第一 / 第二加氢脱硫及脱硫醇反应器 ３００~４００ ３５５
反应温度 / ℃ 　 　
　 脱二烯烃反应器入口 / 出口 １５０ / １５５ １４０ / １４６
　 第一加氢脱硫反应器入口 / 出口 ２３０ / ２６０ ２４１ / ２５０
　 第二加氢脱硫反应器入口 / 出口 ２３０ / ２６０ ２５０ / ２７２
　 脱硫醇反应器 ３００ / ３０５ ３０８ / ３１２
反应压力 / ＭＰａ 　 　
　 脱二烯烃反应器入口压力 ２􀆰 ５ ２􀆰 ５
　 第一加氢脱硫反应器压力 ２􀆰 ０ ２􀆰 ０
　 第二加氢脱硫反应器压力 ２􀆰 ０ ２􀆰 ０
　 脱硫醇反应器压力 １􀆰 ８ １􀆰 ９

表 ８　 标定原料及产品性质

项目 原料
轻汽油

产品

重汽油

产品

混合汽油

产品

密度(２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ７２ ０􀆰 ６４ ０􀆰 ７６ ０􀆰 ７２

ｗ(硫) / (μｇ􀅰ｇ－１) １２５ ４􀆰 ４ １６􀆰 １ １２􀆰 ４

ｗ(硫醇) / (μｇ􀅰ｇ－１) ２５ １ ３ ２􀆰 ３
二烯值 / [ｇＩ２􀅰(１００ ｇ) －１] １􀆰 ７２ ０􀆰 ０２ ０􀆰 １９ ０􀆰 １２
馏程 / ℃ 　 　 　 　
　 初馏点 ３４ ２５ ７６ ３３
　 １０％ ５２ ３０ ９３ ５４
　 ５０％ ８６ ４４ １１７ １０１
　 ９０％ １５７ ５３ １６３ １５９
　 终馏点 １８４ ６２ １８５ １８３􀆰 ５
ｗ(烯烃) / ％ ４４􀆰 ５ ４８􀆰 ２ ３２􀆰 ４ ３６􀆰 ４
ＲＯＮ ９２􀆰 ５ ９６ ８７􀆰 ２ ９１
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第一、第二加氢脱硫反应器入口温度较改造设计值

高 ２０℃ꎮ
从产品性质来看ꎬ标定期间轻汽油硫质量含量

为 ４􀆰 ４ μｇ / ｇ、硫醇硫质量含量为 １ μｇ / ｇꎬ重汽油硫

质量含量为 １６􀆰 １ μｇ / ｇ、硫醇硫质量含量为 ３ μｇ / ｇꎬ
均优于设计产品指标ꎮ 另外ꎬ混合汽油硫质量含量

为 １２􀆰 ４ μｇ / ｇꎬ烯烃质量含量较原料降低 ８􀆰 １％ꎬ辛
烷值损失为 １􀆰 ５ 个单位ꎬ符合设计小于 １􀆰 ７ 的指标

要求ꎬ满足公司清洁汽油调和需要ꎬ说明 ＣＤＯＳ －
ＨＣＮ 工艺配套催化剂具有较高的选择性及抗烯烃

饱和能力ꎬ可以满足国Ⅵ汽油标准质量升级的需要ꎮ

３　 装置运行存在的问题及解决措施

３􀆰 １　 循环氢脱硫塔脱后带液问题

３􀆰 １􀆰 １　 问题描述

该装置开工初期运行平稳ꎬ但随着运行时间的

延长ꎬ自 ２０２０ 年 ３ 月开始循环氢脱硫塔呈现间歇性

液泛现象ꎬ具体表现为:塔的压降从 ３０ ｋＰａ 上涨至

４０ ｋＰａ、塔内胺液无法沉降ꎬ由于塔顶频繁出现带液

情况ꎬ导致循环氢压缩机入口分液罐液位短时间内

出现快速上涨ꎬ如图 ２ 所示ꎮ 该问题严重时ꎬ循环氢

压缩机入口分液罐切液调节阀全开仍无法有效降低

液位ꎬ只能被迫采取降低贫胺液量及循环氢进塔量

进行缓解ꎬ装置平稳及安全运行受到极大压力ꎮ

图 ２　 循环氢机入口分液罐液位情况

３􀆰 １􀆰 ２　 原因分析及解决措施

图 ３ 给出了循环氢脱硫塔循环氢量及贫胺液的

变化情况ꎮ 从图 ３ 可以看出ꎬ实际运行过程中循环

氢进塔量基本维持在 １５ ０００ ~ １８ ０００ ｍ３ / ｈꎬ贫胺液

量基本维持在 ２􀆰 ０ ~ ３􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ与设计及开工初期工

况基本一致ꎬ基本可排除偏离设计工况的原因ꎮ 查

阅历史数据ꎬ２０１８—２０２０ 年该塔贫胺液和循环氢的

温差基本维持在 １２~１４℃ꎬ满足≮１０℃的指标要求ꎬ
基本可排除贫胺液和循环氢的温差小引起的胺液发

泡的原因ꎮ 由于塔的操作未发生明显变化ꎬ根据其

他炼厂经验ꎬ在塔不打开的情况下ꎬ２０２０ 年 ３ 月和 ６

月分别尝试用水和蒸汽对该塔进行冲洗和蒸煮ꎬ从
跟踪情况来看ꎬ重新投用后均可以维持 １~２ 个月的

平稳运行ꎬ但塔顶带液问题没有彻底解决ꎮ

１—循环氢量ꎻ２—贫胺液量

图 ３　 循环氢脱硫塔循环氢量及贫胺液量

变化趋势

由于频繁切除循环氢脱硫塔进行冲洗会造成循

环氢中 Ｈ２Ｓ 含量超标ꎬ影响催化剂活性ꎮ 为彻底解

决该问题ꎬ２０２０ 年 １１ 月 ８ 日对该塔进行了拆检ꎮ
拆检后发现该塔 １~８ 层塔盘存在大量黑色垢样ꎬ通
过对垢样进行元素分析ꎬ发现垢样成分中金属元素

主要以 Ｆｅ 为主ꎬ质量分数达到 ５５􀆰 ６％ꎬ非金属元素

主要以 Ｓ 为主ꎬ质量分数达到 ２０􀆰 ６％ꎬ表明该垢样主

要为 Ｆｅ 的腐蚀产物ꎮ 因此判断引起循环氢脱硫塔

脱后带液的主要原因主要有 ２ 点:一是塔盘上存在

固体腐蚀物杂质ꎬ大量的细微固体悬浮物的存在引

起胺液出现发泡现象ꎬ导致塔出现液泛[７]ꎻ二是塔

盘上浮阀被堵塞后ꎬ塔内降液管、塔盘等局部气相负

荷过大ꎬ造成严重雾沫夹带或者液泛ꎮ
主要采取以下措施进行应对:①加强对上游贫

胺液质量的管控ꎬ定期更换胺液净化树脂ꎬ保证滤后

贫胺液中热稳定盐质量分数≯２％ꎬ控制胺液系统腐

蚀ꎻ②将贫胺液泵入口过滤器精度适当提高并定期

进行清理ꎬ避免大颗粒固体进入塔内形成垢层堵塞

塔盘ꎻ③优化塔的操作ꎬ在满足循环氢中 Ｈ２Ｓ 指标要

求的前提下ꎬ循环氢部分改跨线ꎬ增加贫胺液流量ꎬ提
高塔盘上的液相流速ꎬ避免细微固体在塔盘上沉积ꎻ
④塔内第一层塔盘离塔顶除沫网只有 ５００ ｍｍꎬ小于

塔 板 间 距 ( ６００ ｍｍ ) 及 塔 设 备 设 计 推 荐 值

(９００ ｍｍ) [８]ꎬ可能造成塔顶空间内循环氢携带的胺

液液滴自由沉降时间不够ꎬ引起雾沫夹带ꎬ经与设计

单位讨论后拆除第一层塔板ꎮ 采取上述措施后ꎬ该塔

已平稳运行接近 １ 年ꎬ再未出现塔顶脱后带液问题ꎮ
３􀆰 ２　 脱二烯烃反应器入口换热器结焦问题

３􀆰 ２􀆰 １　 问题描述

催化汽油经过选择性加氢进料 /加氢反应产物

􀅰０４２􀅰



２０２２ 年 １０ 月 辛丁业等:催化重整预加氢单元改造为 ＦＣＣ 汽油加氢装置及其运行分析

换热器(Ｅ－ １０４Ｃ)及选择性加氢进料加热器(Ｅ －
４０１)换热后进入脱二烯烃反应器(Ｒ－４０１)ꎮ 图 ４
给出了脱二烯烃反应器入口换热器温度变化趋势ꎮ
从图中可以看出ꎬ随着装置运行时间的延长ꎬ在加工

负荷基本不变的情况下ꎬ发现 Ｅ－１０４Ｃ 管程出口温

度逐渐从开工初期的 １３７℃逐渐降至 １１０℃ꎬ同时壳

程出口温度逐渐从 ９２℃上涨至 １１５℃ꎬ表明该换热

器换热效果逐渐变差ꎮ 为了保证 Ｒ－４０１ 入口温度ꎬ
２０１９ 年 １１ 月初投用进料加热器 Ｅ－４０１ꎬ随着运行

时间及蒸汽温度的逐步提高ꎬ该换热器原料换热温

度也呈现下降趋势ꎬ尤其自 ２０２０ 年 １０ 月开始ꎬ５ 个

月内原料换热后温度从 １５０℃下降至 １０８℃ꎬ降低速

度明显加快ꎮ 由于加热蒸汽已无调节余地ꎬＲ－４０１
入口温度无法达到工艺要求ꎬ２０２１ 年 ３ 月ꎬ装置局

部停工对换热器 Ｅ－４０１ 进行拆检ꎮ

１—Ｅ－４０１ 管程出口ꎻ２—Ｅ－１０４Ｃ 壳程出口ꎻ
３—Ｅ－１０４Ｃ 管程出口

图 ４　 脱二烯烃反应器入口换热器温度变化趋势

３􀆰 ２􀆰 ２　 原因分析及解决措施

换热器拆检后发现 Ｅ－４０１ 管束内部及管板上

存在大量土黄色垢样ꎬ局部管束已被完全堵死ꎮ 通

过对垢样进行元素分析ꎬ发现垢样成分主要以碳为

主ꎬ含量达到 ７９􀆰 ２％ꎮ 该装置原料中二烯值含量

１􀆰 ０~２􀆰 ５ ｇ / １００ ｇꎬ由于装置开工初期重汽油加氢单

元反应入口温度控制较低ꎬ重汽油加氢单元反应产

物(３５０℃左右)热量存在过剩ꎬ部分反应产物不经

过与重汽油原料换热ꎬ直接经高换跨线进入 Ｅ －
１０４Ｃ 壳程ꎬ导致 Ｅ－１０４Ｃ 管束温度超过二烯烃的缩

合温度 １５０~２５０℃ [９]ꎬ原料中二烯烃出现缩合结焦ꎮ
另外ꎬ运行过程中随着 Ｅ－１０４Ｃ 换热效率不断下降ꎬ
为了保证 Ｒ－４０１ 入口温度ꎬ将 Ｅ－４０１ 加热蒸汽温度

从 １７０℃提至 ２３０℃ꎬ同样造成 Ｅ－４０１ 原料侧管束

内部结焦ꎮ
主要采取以下措施进行应对:①按设计上限控

制脱二烯烃反应器氢油比ꎬ抑制 Ｅ－１０４Ｃ、Ｅ－４０１ 管

束内二烯烃结焦ꎻ②优化重汽油加氢单元原料换热

流程ꎬ控制重汽油原料全部与反应生成油换热ꎬ保证

反应产物与重汽油原料换热器跨线实际开度≯５％ꎬ
Ｅ－１０４Ｃ 壳程入口温度≯２００℃ꎻ③控制蒸汽加热器

Ｅ－４０１ 壳程侧蒸汽温度不超过 ２１５℃ꎮ 采取上述措

施后ꎬ２０２１ 年 ３—１０ 月期间ꎬ换热器 Ｅ－１０４Ｃ 管束结

焦及换热效率下降情况明显有所好转ꎬ但由于装置

不具备停工条件ꎬ只能待 ２０２２ 年大检修期间对结焦

管束进行处理ꎮ 换热器 Ｅ－４０１ 管束清焦完毕投用

后ꎬ换热效率也未见明显下降ꎬ可以满足后期 Ｒ－４０１
的入口温度要求ꎮ

４　 结论

(１)０􀆰 ４ Ｍｔ / ａ 半再生固定床催化重整装置预加

氢单元改造为 ０􀆰 ５ Ｍｔ / ａ 催化汽油加氢脱硫装置ꎬ可
以生产出满足国Ⅵ标准的清洁汽油调和组分ꎬ该改

造方案是可行的ꎮ
(２)标定结果表明ꎬ在装置满负荷运行时ꎬ轻汽

油、重汽油硫质量含量分别为 ４􀆰 ４、１６􀆰 １ μｇ / ｇꎬ轻汽

油、重汽油硫醇硫质量含量均小于 ５ μｇ / ｇꎬ混合汽

油产品硫质量含量为 １２􀆰 ４ μｇ / ｇꎬ辛烷值损失为 １􀆰 ５
个单位ꎬ烯烃含量降幅为 ８􀆰 １％ꎬ均优于设计指标ꎬ
可以满足清洁汽油调和的需要ꎮ

(３)装置运行过程中存在的循环氢脱硫塔脱后

带液问题ꎬ可以通过控制胺液质量、塔操作优化及提

高塔顶空间的方式解决ꎻ脱二烯烃反应器入口换热

器结焦问题ꎬ可以通过调整反应氢油比、换热流程优

化、降低热介质换热温度等方式进行控制ꎮ
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