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摘要:美国 ＵＯＰ 公司新研制的 ＯＲＰ 除烯烃装置首次在中国石油广东石化公司 ２６０ 万 ｔ / ａ 芳烃联合装置进行了工业应用ꎮ

该装置用于脱除重整上游重整生成油中的烯烃ꎬ在 ４５~１１０℃工作温度、２􀆰 １ ＭＰａ 操作压力、５􀆰 ０ 质量空速条件下ꎬ可满足下游吸
附分离单元对进料中溴指数低于 ２０×１０－６的进料要求ꎮ 通过与传统的酸性白土吸附工艺的对比ꎬ分析其工艺、操作、参数和配
备设施等情况ꎬ研究表明ꎬ该 ＯＲＰ 除烯烃装置具有低生产成本、催化剂可在线再生、大幅降低固废产生、可根据不同生产状况及
时进行调整等优点ꎮ
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　 　 芳烃联合装置是将上游装置来的重整生成油通

过精馏分离和吸附剂选择性吸附等工艺提取出 ＰＸ
的技术ꎬ在二甲苯、异构化、芳烃抽提和歧化的苯甲

苯单元均设置有脱除烯烃的工序[１]ꎮ 除烯烃是因

为其具有很高的活性ꎬ烯烃会使芳烃联合装置中的

催化剂和吸附剂污染和中毒ꎬ并导致再沸器和换热

器结垢ꎮ 目前国内各炼厂的芳烃联合装置所采用的

脱除烯烃方法是利用酸性白土催化剂将烯烃与芳族

分子结合起来ꎬ结合产物成为一种重质油ꎬ再通过蒸

馏方法将其脱除[２]ꎮ 传统白土塔的操作条件通常

为:操作温度 １５０ ~ ２００℃ꎬ操作压力 １􀆰 ０ ~ ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ
反应空速 ０􀆰 ５~１􀆰 ０ ｈ－１ꎮ 从运行效果来看ꎬ颗粒白土

对脱除 Ｃ６ ~ Ｃ８ 馏分中的烯烃有较好的效果ꎬ但缺点

是失活快ꎬ使用周期短ꎬ无法再生ꎮ 且白土在表面吸

附了较大分子的稠环芳烃或高干点化合物后会形成

积碳ꎬ积碳会积聚在白土的孔道从而导致比表面积

和孔容大幅度降低ꎬ同时造成表面酸性中心数目也

会明显减少ꎬ而造成白土失活ꎬ无法达到理想的脱烯

烃效果[３]ꎮ 白土使用寿命与进料中的烯烃含量、反
应空速和操作温度有关ꎬ当上游重整装置的反应苛

刻度高ꎬ生成的重整生成油烯烃含量高时ꎬ会急剧缩

短下游白土颗粒的运行寿命[４]ꎮ 以四川石化的二

甲苯分离塔进料前的白土罐为例ꎬ目前采用的是

“一投一备”的双罐模式ꎬ平均每 ３ 个月就需要更换

罐中的白土[５]ꎬ每次更换产生的废固运输、掩埋和

人员操作等费用等都会造成生产成本的增加ꎬ废固

处理不当甚至会对环境造成影响ꎮ 因此对白土吸附

脱除烯烃技术进行改进升级迫在眉睫[６]ꎮ
近年来随着贵金属催化剂选择加氢脱烯烃工艺

技术的迅速发展ꎬ国外 ＵＯＰ 公司发展出的 ＯＲＰ 脱

烯烃工艺采用液相反应可将重整生成油的烯烃选择

性加氢为饱和烃ꎬ具有反应条件缓和ꎬ可随时进行再

生、大幅度降低固废等显著优势[７]ꎮ ＯＲＰ 脱除烯烃

技术本质上是催化加氢精制脱除烯烃的技术[８]ꎬ原
理是在非贵金属(Ｃｏ－Ｍｏ 或 Ｎｉ－Ｍｏ / Ａｌ２Ｏ３)催化剂

的作用下选择性加氢饱和重整生成油中的烯烃ꎮ
ＯＲＰ 主要是利用烯烃在催化剂和氢气的作用下ꎬ选
择性地加氢生成相应的烷烃或环烷烃ꎬ再通过蒸馏

方法除去ꎮ 发生的化学反应包括正烯烃、异烯烃、烯
基芳烃、多环芳烃及多环芳烃的转化[９]ꎬ正烯烃和
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异烯烃被加氢为相应的石蜡油ꎬ烯基苯被加氢为相

应的芳烃分子[１０]ꎮ

１　 ＯＲＰ 装置工艺及操作参数

１􀆰 １　 ＯＲＰ 反应器的装填

装剂时采用袋式装填 Ｈ－１５０ 催化剂ꎮ 装剂缓

冲料斗底部安装了滑阀ꎬ在装剂期间帮助调节催化

剂流量ꎮ 装填前ꎬ先从顶部人孔法兰和反应器出口

分布器处进行初始空高测量ꎬ在容器底部装入 １９、
６、３ ｍｍ 瓷球层ꎬ随后装填 Ｈ－１５０ 催化剂ꎬ催化剂设

计装剂量为 ９０􀆰 ６ ｍ３ꎮ 利用滑阀使催化剂持续均匀

稳定地流动ꎬ避免催化剂堆在反应器中心ꎮ 每次装

完总桶数的 １ / ５ 后ꎬ停止装剂ꎬ对催化剂进行平整ꎬ
并测量空高ꎮ 图 １ 为 ＯＲＰ 反应器装剂示意图ꎮ

图 １　 ＯＲＰ 反应器装剂示意图

１􀆰 ２　 装置流程

图 ２ 为中国石油广东石化新引进的 ＯＲＰ 除烯

烃系统的工艺流程示意图ꎬ该装置设置在重整油分

离塔底物料与至Ａ８汽提塔进料流程之间ꎬ用于将

图 ２　 ＯＲＰ 除烯烃烯烃流程

上游来的 Ｃ８Ａ＋组分中的烯烃与羰基组分脱除ꎮ 在

装置进料处利用板式换热器将 ＯＲＰ 出料的热量回

收来加热进料ꎬ降低能耗ꎮ 随后通过温度分程控制

保持适宜的进料温度ꎬ通过氢烃比的计算对进料混

入补充氢气ꎬ在混合器的作用下均匀进入 ＯＲＰ 反应

器ꎬ单罐或双罐除烯烃反应后将单程反应产物送出ꎬ
部分再通过循环泵循环回进料中ꎬ利用高速循环物

流来提高催化剂表面的反应物流速ꎬ以提高空速ꎬ同
时额外的高流量还有助于氢气溶解进入到反应器物

流中ꎮ 在反应器出口处ꎬ设有压力控制来维持单元

的压力ꎬ防止物料在反应器中汽化ꎮ 同时系统配套

设置了催化剂再生系统ꎬ可有效延长催化剂寿命ꎮ
１􀆰 ３　 ＯＲＰ 的运行控制

ＯＲＰ 装置的运行效果与流量、压力、温度和氢

烃比有关ꎮ 工艺参数如表 １ 所示ꎬ对比传统的白土

塔ꎬＯＲＰ 的工作温度较低ꎬ但反应压力较高ꎮ 操作

时应尽可能减小补充氢和进料控制阀上的压降ꎮ 整

个反应器的正常压降约为 ０􀆰 ３５ ＭＰａꎮ 当其中一个反

应器离线进行再生时ꎬ需要增加反应器出口处压力控

　 　 　 　 　 　 　 表 １　 ＯＲＰ 工艺参数

项目 ＯＲＰ 反应器 传统白土塔

催化剂型号 Ｈ－１５０ 白土催化剂

反应器温度 / ℃ ４５~１１０ １５０~２００
反应器压力 / ＭＰａ ２􀆰 １ １􀆰 ０~２􀆰 ０
重量空速 / ｈ－１ ５􀆰 ０ ０􀆰 ５~１􀆰 ０
溴指数 / [ｍｇ􀅰(１００ ｇ) －１] １６３４(入口) / １５０(出口) —
Ｃ７ ~Ｃ１０芳烃损失率 / ％ ０􀆰 １ —
氢气消耗(基于原料) / ％ ０􀆰 ０５ —
催化剂外观 椭球状 椭球状

铼含量 / ％ ０􀆰 ４％ —
粒度 ２０ 目 １~５０ 目

堆积密度 / (ｇ􀅰ｍＬ－１) ０􀆰 ５４ ０􀆰 ７４~０􀆰 ９２

􀅰１３２􀅰
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制器的设定值ꎬ以使进料和补充氢控制阀保持受控ꎮ
１􀆰 ３􀆰 １　 流量控制

如图 ２ 所示ꎬ首先 ＯＲＰ 的新鲜进料流量 ＦＩＣ３
与上游液位进行串级控制ꎬ而循环泵的设置为装置

提供了循环流量 ＦＩＣ２ꎬ增加循环流量可保持稳定的

进料流速ꎬ提高了进料的表观速度ꎮ 而流量的增加

也有助于氢气溶入物料进入反应器ꎬ因此对于 ＯＲＰ
来说进料总流量为新鲜进料与循环物料的流量加

和ꎬ该值在正常运行过程中一般不调整ꎮ 但要注意

重时空速的降低会导致催化剂选择性降低和额外的

芳烃被饱和ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ２　 压力控制

装置的反应压力由 ＦＩＣ３ 和 ＰＩＣ２ 的开度低选信

号进行控制ꎬ这样可防止进料流量过大造成反应压

力骤增ꎬ或出口压力过大反应器内物料汽化ꎬ从而保

护 ＯＲＰ 反应器ꎮ 但增加反应压力可保证氢气在工

艺液体中最大的溶解度ꎬ同时更高的压力能使更多

的氢气溶于液相ꎬ从而提高产量ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ３　 温度控制

ＯＲＰ 的正常操作温度在 ４５ ~ １１０℃ꎬ随着催化

剂老化ꎬ需提高反应温度ꎬ以保持催化剂的活性ꎮ 在

能保证产品质量可接受的前提下ꎬ以最低温度运行ꎬ
可使催化剂的失活率最低ꎮ ＯＲＰ 催化剂的末期温

度不能超过 １１０℃ꎬ高温可能会导致催化剂永久性

的硫中毒ꎬ甚至会导致更多的芳烃被加氢ꎮ 当其中

一个反应器进行再生时ꎬ另一个在线的反应器需提

高温度ꎬ以维持溴反应性物质的加氢ꎮ ２ 个反应器

串联运行可以使该反应在更低的温度下进行ꎬ这样

能够获得最佳的产出率和最长的催化剂寿命ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ４　 氢烃比控制

ＯＲＰ 装置设计有加氢控制器以维持稳定的氢

气 /新鲜进料比ꎬ加氢量过高会导致芳烃损失ꎻ加氢

量过低又会使溴指数不足导致吸附剂损坏ꎮ 为了估

算加氢量的初始设定值ꎬ需首先分析进料中的溴值

和苯、甲苯、萘等主耗氢组分ꎮ
当溴值报告以每 １００ ｇ 样品的 Ｂｒ 克数表示ꎬ为

确定应饱和的样品中双键的摩尔数ꎬ需将溴指数除

以溴的分子质量 ７９􀆰 ９０４ꎮ 且该值还需除以 ２ꎬ因为

每个双键会消耗 ２ 摩尔的 Ｂｒꎬ因此可通过计算得到

每吨进料的需消耗的 Ｈ２ 量ꎮ 同时由于 ＯＲＰ 加氢的

目的不是要使进料中的芳烃氢化ꎬ因此估算苯及甲

苯的耗氢量设定值为 ０􀆰 ５０％和 ０􀆰 ２５％ꎮ 另外考虑

到实际氢气纯度和计算结果的不确定性ꎬ计算结果

还需要增加 ２０％作为最终的加氢量ꎮ
假设进料中溴值为 ａ、成分包含质量分数 ｂ％的

苯、ｃ％的甲苯和 ｄ％的萘ꎮ 首先溴指数等于溴值乘

以 １０００ꎬ且由溴指数确定的每摩尔 Ｂｒ２ 会消耗一摩

尔氢气ꎮ
因此由之前假设每百克进料包含 ａ 克 Ｂｒꎬ对于

消除 Ｂｒ 值的耗氢量:
(ａ ｇ Ｂｒ / １００ ｇ 进料) × [(１ ｇ / ｍｏｌ Ｂｒ) / ７９􀆰 ９０４ ｇ Ｂｒ] ×
[(１ ｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / (２ ｇ / ｍｏｌ Ｂｒ)] × (１ ０００ ０００ ｇ 进料 /

每 １ ｔ 进料) × [(１ ｋｇ / ｍｏｌ ＴＨ２) / (１ ０００ ｇ / ｍｏｌ Ｈ２)] ＝
[(０􀆰 ０６２ ５７ａ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / 每 １ ｔ 进料]

　 　 由于每摩尔苯加氢饱和需要 ３ 摩尔 Ｈ２ꎬ其计算

公式为:
[(１ ０００ ｋｇ × ｂ％ 苯) / 每 １ ｔ 进料] × [(１ ｋｇ / ｍｏｌ 苯) /
７８􀆰 １０８ ｋｇ 苯] × [(３ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / (ｋｇ / ｍｏｌ 苯)] × ０􀆰 ５％ ＝

[(０􀆰 ００１ ９２ｂ％ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / 每 １ ｔ 进料]
　 　 同理每摩尔甲苯和萘加氢饱和需要 ３ ｍｏｌ Ｈ２ꎬ
计算公式为:

[(１ ０００ ｋｇ × ｃ％ 甲苯) / 每 １ ｔ 进料] ×
[(１ ｋｇ / ｍｏｌ 甲苯) / ９２􀆰 １４ ｋｇ 甲苯] ×

[(３ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / (ｋｇ / ｍｏｌ 甲苯)] × ０􀆰 ２５％ ＝
[(０􀆰 ００８ １４ｃ％ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / 每 １ ｔ 进料]
[(１ ０００ ｋｇ × ｄ％ 萘) / 每 １ ｔ 进料] ×

[(１ ｋｇ / ｍｏｌ 萘) / １２８􀆰 １７ ｋｇ 萘] ×
[(３ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / (１ ｋｇ / ｍｏｌ 萘)] ＝
[(０􀆰 ２３４ｄ％ ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) / 每 １ ｔ 进料]

　 　 因此最终耗氢量为:
每吨进料耗氢量(ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２) ＝

{[(０􀆰 ０６２ ５７ａ ＋ ０􀆰 ００１ ９２ｂ％ ＋ ０􀆰 ００８ １４ｃ％ ＋
０􀆰 ２３４ｄ％)ｋｇ / ｍｏｌ Ｈ２] / 每 １ ｔ 进料} × １２０％

２　 ＯＲＰ 装置的投用及再生

２􀆰 １　 催化剂还原

由于 Ｈ－１５０ 是镍基催化剂ꎬ为使其稳定便于运

输ꎬ催化剂表面已经被氧化ꎬ因此新催化剂在投用前

需要先进行还原ꎮ 如图 ４ 左侧所示ꎬ还原时氢气通

过电加热器依次通过两反应器ꎬ将回路压力设置在

０􀆰 ４５ ＭＰａ 以方便排放ꎮ 升温时以 ３０℃ / ｈ 的速度提

高氢气温度ꎬ当后路反应器出口达到 ２７０ ~ ３００℃后

维持 ４８ ｈ 还原结束ꎮ
２􀆰 ２　 ＯＲＰ 反应器充液

ＯＲＰ 反应器充液操作与白土塔类似ꎬ导通流程

使用 Ｃ８Ａ＋重整油从反应器底部向上充ꎬ同时打开安

全阀副线进行排气ꎬ维持反应器压力为 ０􀆰 ３５ ＭＰａꎮ
当反应器与精馏塔充液循环流程建立后ꎬ注意塔操

作不要被过多冷物料扰乱ꎮ
２􀆰 ３　 ＯＲＰ 正常运行

在 ＯＲＰ 装置注入氢气前ꎬ需将反应器切换至单

程操作ꎬ以避免氢气在反应器和循环回路中的聚集

􀅰２３２􀅰
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和芳烃被加氢饱和ꎬ氢气流量要在 １ ｈ 内提高至计

算需求的耗氢量ꎮ
２􀆰 ４　 催化剂再生

当催化剂处在末期温度或在烯烃饱和的同时有

较高的芳损时ꎬ需要将反应器内催化剂再生ꎬ可采用

热氢汽提除去催化剂表面少量的硫化物ꎮ 再生流程

如图 ３ 右侧图所示ꎬ将体积空速为 １２０ ｈ－１的再生氢

通过反应器ꎬ 升温 速 度 为 ３０℃ / ｈ 逐 渐 升 高 至

３００℃ꎬ该温度下维持 ４８ ｈ 再生完成ꎬ期间废气排向

火炬ꎬ再生后以 ５０℃ / ｈ 降温ꎮ

图 ３　 ＯＲＰ 的催化剂还原、正常运行及催化剂再生流程

３　 ＯＲＰ 装置的实际应用

２０２３ 年 ２ 月 １８ 日 ＯＲＰ 开始引上游连续重整油

直供料ꎬ为检查 ＯＲＰ 除烯烃效果ꎬ对 ＯＲＰ 实际运转

性能进行考察ꎮ 首先使用纯度大于 ９９􀆰 ９％的氢气

作为 ＯＲＰ 补充氢气ꎬ随后对最近几天时间内的工艺

条件和产品烯烃脱除情况进行了检测分析ꎬ３ 种工

况下的产品溴指数均满足不大于 １５０ ｍｇ / １００ ｇ 的

要求ꎬＯＲＰ 装置运行达到理想的脱烯烃效果ꎬ工艺

参数和产品检测结果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 ＯＲＰ 装置不同工况下的对比分析

项目
高负荷

工况

正常工

况

重组分

工况

工艺条件

　 反应温度 / ℃ ４５ ４５ ４５
　 反应压力 / ＭＰａ １􀆰 ６１ １􀆰 ６４ １􀆰 ６８
　 补充氢量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ９３０ ７７０ ７６０
　 反应器循环流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７００ ６８０ ６７５
　 反应器进料流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １９０ １５０ １４０
　 进料溴指数 / [ｍｇ􀅰(１００ ｇ) －１] 　 　 　
产品特性

　 产品溴指数 / [ｍｇ􀅰(１００ ｇ) －１] ７０􀆰 ３ ８１􀆰 ２ １３６􀆰 ０
　 烯烃消除率 / ％ ９３􀆰 ０ ９１􀆰 ６ ８８􀆰 ３
　 芳烃损失率 / ％ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ６０

由于 ＯＲＰ 设计工作温度为 ４５ ~ １１０℃ꎬ在装置

投用初期催化剂活性较强ꎬ故均在 ４５℃ 下进行反

应ꎮ 在反应压力 １􀆰 ６ ＭＰａ 下的高负荷工况时需要

提高补充氢气量以满足进料脱烯烃要求ꎬ随着补充

氢气量的增大ꎬ产品溴指数也更低ꎮ 而在正常工况

时产品溴指数、烯烃脱除率和芳烃损失率均处在理

想区间内ꎮ 但由于重整来直供料初期重组分偏多ꎬ
因此在未大幅调节 ＯＲＰ 工艺参数条件下产品溴指

数和芳烃损失率均有所增加ꎮ

４　 结论

ＯＲＰ 装置是新一代的除烯烃技术ꎬ对比传统的

白土塔脱烯烃方法ꎬＯＲＰ 具有操作温度低、空速高、
可随时再生催化剂ꎬ大幅降低固废产生等优点ꎬ且控

制方法多样ꎬ可根据不同进料和生产要求进行调整ꎮ
随着环保要求的日益严格ꎬ其余炼厂可借鉴引进相

关技术ꎬ优化流程与工艺ꎬ达到减排增效的效果ꎮ
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