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本发明公开了一种液相加氢系统及液相加

氢方法，该系统包括溶氢区和加氢反应区，所述

的溶氢区内设置若干溶氢设备，溶氢设备包括溶

氢设备壳体，溶氢设备壳体内部包含若干并联溶

氢组件；所述的加氢反应区包括串联一个固定床

反应器和至少一个上流式管式反应器。新鲜原料

油与氢气首先在在溶氢区形成状态稳定的“油包

气”型气液混合流体，然后进入加氢反应区发生

液相加氢反应。本发明方法以溶氢区形成的“油

包气”型气液混合流体作为液相加氢反应的进

料，可大幅度降低加氢反应过程的补充氢油比，

提高加氢反应速率和反应效率，提高氢气利用

率，降低氢耗及能耗，实现深度加氢。
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1.一种液相加氢系统，其特征在于：包括溶氢区和加氢反应区，所述的溶氢区内设置若

干溶氢设备，溶氢设备包括溶氢设备壳体，溶氢设备壳体内部包含若干并联溶氢组件；所述

的溶氢组件为腔体结构，沿物料流动方向依次为初步溶氢段、加速溶氢段和氢气释放段，各

段之间相互贯通；其中加速溶氢段为锥形收缩结构，加速溶氢段的起始端连接高压氢分散

设备，氢气释放段的中后部设置用于释放逸出气的气相出口，氢气释放段末端设置液相出

口；所述的加氢反应区内设置若干组加氢反应器，每组加氢反应器包括一个固定床反应器

和至少一个上流式管式反应器；所述的固定床反应器，沿物流方向依次为进料段、进料导流

均布段、加氢反应段、出料导流均布段和出料段，各段之间相互贯通；进料段为管式结构，进

料段入口与反应进料连接，进料段出口与进料导流均布段连接，进料导流均布段为锥形结

构，连接进料段和加氢反应段出料导流均布段为倒锥形结构，连接加氢反应段和出料段，出

料段为管式结构，出料段出口与管式反应器底部的物料进口连接；所述的加氢反应段高径

比为1:20～1:1；所述的管式反应器，由下至上依次为反应汽提段和气液分离段，管式反应

器顶部设置气相出口和液相出口，所述的液相出口位置与固定床反应器的进料段入口位置

在同一水平线上，管式反应器的高径比为5:1～50:1；固定床反应器的加氢反应段与管式反

应器的直径比为1:1～40:1。

2.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述溶氢组件中的初级溶氢段内

部装有强化流体扰动组件；初级溶氢段起始端连接原料油进料管线和氢气进料管线。

3.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述溶氢组件中的加速溶氢段的

收缩角为10°～30°。

4.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的高压氢分散设备用于将氢

气通过含有纳/微米孔道的分散介质分散到油相中，形成富氢气液混合物料；高压氢分散设

备包含将高压氢气引入的高压氢进料管线、将油相引入的油相引入管线和将富氢气液混合

物料引出至加速溶氢段起始端的引出管线。

5.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：在加速溶氢段，来自初步溶氢段

的溶解氢物流与切向引入的富氢气液混合物沿腔体呈螺旋式前进运动，液相沿加速溶氢段

的管壁运动，气相在加速溶氢段的横截面中心运动，形成一种携带了大量氢气的“油包气”

型流体。

6.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述溶氢组件中的加速溶氢段中

锥形收缩结构的长度与氢气释放段的长度比为1：1～1：20。

7.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：氢气释放段的气相出口与氢气微

分散设备连接，氢气微分散设备经管线再与初级溶氢段相连接。

8.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的固定床反应器中，进料段

高径比为5:1～20:1；进料段内部填装保护剂和/或惰性瓷球，进料段与加氢反应段的直径

比为1:5～1:50。

9.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的固定床反应器中，出料段

高径比为5:1～20:1；出料段内部填装保护剂和/或惰性瓷球，出料段与加氢反应段的直径

比为1:5～1:50。

10.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的管式反应器设置多个时，

各管式反应器之间并联连接。
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11.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的管式反应器中，加氢反应

气提段内部填装加氢催化剂和/或保护剂。

12.根据权利要求1所述的液相加氢系统，其特征在于：所述的管式反应器中，顶部的液

相出口位置连接液相出口管线，液相出口管线上设置液位控制阀，顶部的气体出口位置连

接气相出口管线，气相出口管线上设置压力排放阀，液位控制阀通过控制管式反应器的液

位使固定床反应器内部为全液相状态。

13.一种液相加氢方法，其特征在于包括如下内容：新鲜原料油与氢气进入溶氢区的溶

氢设备中，进行如下反应过程：a、首先原料油与氢气在初级溶氢段进行混合溶解，得到溶解

氢物流；b、（a）得到的溶解氢物流引入加速溶氢段，与自加速溶氢段切向引入的富氢气液混

合物混合，溶解氢物流沿加速溶氢段管壁裹挟着富氢气液混合物呈螺旋式前进运动，形成

一种“油包气”型流体；c、（b）得到的“油包气”型流体流经氢气释放段，将“油包气”流体中的

逃逸氢气释放、排出，得到含有大量氢气的稳定“油包气”型流体；“油包气”型流体进入加氢

反应区内的固定床反应器，依次流经进料段、进料导流均布段，然后与加氢反应段的加氢催

化剂接触反应，反应流出物经出料导流均布段、出料段，然后由管式反应器底部进入，与加

氢反应汽提段的加氢催化剂进行深度加氢反应，同时进行H2S和NH3的汽提，反应产物进入气

液分离段进行气液分离，气相由管式反应器顶部排出，液相产品由液相出口排出。

14.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：对氢气进行预分散后再进入初级溶氢段

与原料油混合溶解，预分散的氢气的气泡尺寸为100～1000nm。

15.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：步骤（a）所述的氢油质量比为0.001%～

0.5%；氢油混合溶解条件为：常温～360℃，0.1～4.0MPaG，停留时间为0.5～30分钟。

16.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：富氢气液混合物中纳/微米级氢气气泡

尺寸为0.5～500nm；富氢气液混合物引入位置的操作条件为：20～360℃，4.0～20.0MPaG，

富氢气液混合物料中气液的体积比为10：1～1500:1。

17.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：溶解氢物流在加速溶氢段的停留时间为

0.5～15分钟。

18.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：氢气释放段的停留时间与加速溶氢段的

停留时间比为30:1～1:1。

19.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：逃逸氢气为总氢气量的0.5%～5%。

20.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：原料油为馏程在130~550℃范围内任意

馏分的烃类原料。

21.根据权利要求13所述的方法，其特征在于：所述的液相加氢反应工艺条件：固定床

反应器为：反应温度150～450℃，反应压力1～18MPaG，液时体积空速为0.5～15h-1；管式反

应器为：反应温度150～450℃，反应压力1～18MPaG，液时体积空速为10～300h-1。
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一种液相加氢系统及液相加氢方法

技术领域

[0001] 本发明属于石油化工领域，具体为一种液相加氢系统及液相加氢方法。

背景技术

[0002] 液相加氢技术是一种新型加氢技术，与常规的滴流床气\液\固三相加氢过程相

比，具有工艺流程简单、节省投资、降低生产成本、反应效率高等优点。常规滴流床加氢反应

过程中主要是以氢气进行传质，即氢气是从气相扩散并溶解到油中的速度是整个加氢反应

的速率控制步骤。而液相加氢工艺则消除了氢气扩散传质的影响，使加氢反应在动力学控

制区进行，即氢气溶解于原料油中来满足加氢反应所需氢气，在反应器中为纯液相反应，可

消除氢气从气相到液相的传质影响，通过液体循环来溶解反应所需的氢气量，满足加氢反

应的需要。在液相加氢技术中，不需设置氢气循环系统，改为增加液相循环油系统和溶氢系

统，保证反应过程为氢气始终与油为单一相。

[0003] 现有液相加氢系统中，氢油混合一般采用氢油静态混合器或改进型静态混合器结

构，存在馏份油对氢气的溶解能力差、溶解量小、氢气容易逸出、分散不均匀等诸多问题，一

方面造成氢气的利用率低、因此为了保证反应转化率，需要维持一定的补充氢油比。如航煤

液相加氢的补充氢油比一般为7～12Nm3/t原料。柴油液相加氢除了补充氢油比更大，还需

要1.5～2倍的循环物料，利用反应流出物作为循环物料返回至反应器入口来增加反应过程

加入的氢气溶解量，这样就使得反应器体积较大、工艺流程更加复杂、装置投资成本高。同

时，由于在反应过程中氢气在油品中的存在状态不稳定、容易逸出，在反应器顶部存在气相

空间，氢气在反应器顶部累积至一定压力后排出，这种方式造成了大量氢气资源的浪费，同

时在该气相空间为氢气与油气的混合气，在反应器顶部管线、阀门等出现泄漏时存在一定

的安全风险。因此，氢油混合设备及混合方法迫切的需要升级和进步，来提高氢气的利用

率，改善加氢反应速率和反应效率，简化工艺流程，降低物耗和能耗，提高装置安全性。

[0004] 液相加氢系统中的液相加氢反应器一般为常规的液相加氢反应器，反应器高径比

的选择上无严格要求，主要从流体分配、制造成本、运输等因素上考虑，反应器直径和高度

不可过大或过小，其选择范围较宽；而对于液相加氢反应器来讲，除了沿用滴流床加氢反应

器高径比选择之外，其管式液相加氢反应器的高径比则远远超出该范围，因此液相加氢反

应器高径比可以根据工艺要求选择适宜的高径比。在现有技术中高径比的液相加氢反应器

来说，一般2.5～12，此反应器若采用常规气液混合器与常规液相加氢反应器发生加氢反应

时存在以下问题：（1）氢气在原料油中溶解分散后的状态不稳定，在加氢反应过程中由于反

应器高径比大，气液运动路径长，氢气容易向上扩散而逸出至反应器顶部，一方面降低了加

氢反应效率，达不到理想的加氢效果，另一方面浪费了大量的氢气；（2）加氢反应过程中，不

断生成副产物H2S和NH3等物质，这些物质将抑制加氢反应的进行，尤其是抑制深度加氢脱硫

或脱氮反应，而常规液相加氢反应器的物料是由上而下的下流式操作，因此H2S和NH3等物质

是向上扩散的，不能及时移走，因而对于实现深度加氢具有不利影响。

[0005] CN200810141293.X提出了一种液相加氢方法，取消了循环氢和循环氢压缩机，将
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氢气在溶剂或稀释剂存在下与新鲜反应进料和部分循环油混合形成混合物流，混合物流在

分离罐中将气体分离后，液相进入反应器发生加氢反应，反应流出物一部分作为循环油，另

一部分进入后续分馏系统。该方法由于化学耗氢大于溶解氢，因此为了使反应器进料的油

中溶解较多的氢气，设置了循环油和稀释剂，以达到反应过程所需的反应氢，使装置能耗大

幅度增加，反应器体积也增加很多，同时还涉及后续过程稀释剂的脱除问题。

[0006] CN201644076U提出了一种液相加氢反应器，反应器包括反应器筒体和催化剂床

层，反应器出口和反应器入口，特征在于：催化剂床层之间设置混合器，混合器油进料和氢

气入口，混合器还设置有溶氢混合物出口和气体出口，混合器溶氢混合物出口浸在下一催

化剂床层液体中，该混合物可有效的增加气液接触面积，使氢气溶解在混合油中，从而提高

加氢效率。该加氢反应器是通过在床层间设置氢油混合器增加气液接触面积，目的是提高

加氢效率，但是由于加氢反应过程中氢气在油中的分散状态不稳定，氢气容易向上扩散而

逸出，也降低了氢气的利用率，另外设备较为复杂，与提高的加氢效率相比不是一种较为经

济的方法。

[0007] CN103965959A提出了一种多级溶氢的液相加氢反应方法，是将循环液体物料与原

料油混合，进入加热炉加热；氢气分为n路进入加热炉加热；一路氢气和液相物料在混合器

中混合，进行第一级溶氢，其余（n-1）路氢气通过反应器床层的入口进入器内氢油混合构件

与上一床层反应后的混合物进行混合，进行第二级溶氢，汽提出反应副产物H2S和NH3等物

质，在反应器顶部设置反应压力控制系统，在每段反应器设置排气系统；反应产物进入汽提

塔，汽提塔内设置氢油混合器，汽提出副产物H2S和NH3等物质，增加溶氢能力，汽提塔出来的

油品一部分进入产品罐，一部分再循环。该发明方法的目的是在加氢反应的同时将H2S和NH3

等物质排出反应系统，使固相催化剂接触的为液相反应物，提高反应效率。该方法中，一方

面反应系统、循环系统及加热炉系统的组合使用使反应过程十分复杂，成本高且不易操作；

另一方面引入了大量的循环物料，增大了反应器总体积；此外，多次溶氢的方法仍然存在氢

气向上扩散的问题，使氢气扩散至反应器顶部，而降低氢气利用率。

发明内容

[0008] 针对现有技术的不足，本发明提供一种液相加氢系统及液相加氢方法。该系统通

过在溶氢区设置特殊的溶氢设备以及在加氢反应区设置串联的固定床反应器和管式反应

器，大幅度降低加氢反应过程的补充氢油比，提高加氢反应速率和反应效率，提高氢气利用

率，降低氢耗及能耗，减小反应器总体积≥30%，实现深度加氢。

[0009] 本发明的液相加氢系统包括溶氢区和加氢反应区，所述的溶氢区内设置若干溶氢

设备，溶氢设备包括溶氢设备壳体，溶氢设备壳体内部包含若干并联溶氢组件；所述的溶氢

组件为腔体结构，沿物料流动方向依次为初步溶氢段、加速溶氢段和氢气释放段，各段之间

相互贯通；其中加速溶氢段为锥形收缩结构，加速溶氢段的起始端连接高压氢分散设备，氢

气释放段的中后部设置用于释放逸出气的气相出口，氢气释放段末端设置液相出口；所述

的加氢反应区内设置若干组加氢反应器，所述的加氢反应器包括一个固定床反应器和至少

一个上流式管式反应器；所述的固定床反应器，沿物流方向依次为进料段、进料导流均布

段、加氢反应段、出料导流均布段和出料段，各段之间相互贯通；进料段为管式结构，进料段

入口与反应进料连接，进料段出口与进料导流均布段连接，进料导流均布段为锥形结构，连
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接进料段和加氢反应段出料导流均布段为倒锥形结构，连接加氢反应段和出料段，出料段

为管式结构，出料段出口与管式反应器底部的物料进口连接；所述的加氢反应段高径比为

1:20～1:1，优选1:5～1:10；所述的管式反应器，由下至上依次为反应汽提段和气液分离

段，管式反应器顶部设置气相出口和液相出口，所述的液相出口位置与固定床反应器的进

料段入口位置在同一水平线上，管式反应器的高径比为5:1～50:1，优选20:1～30:1。固定

床反应器的加氢反应段与管式反应器的直径比为1:1～40:1，优选2:1～10:1。

[0010] 本发明的液相加氢系统中，所述溶氢组件中的初级溶氢段可以为多种形状的腔体

结构，如圆筒形、圆锥形、方形等，优选为圆筒形；初级溶氢段内部装有强化流体扰动组件，

一般为SWN型、SMX型、SMK型、SML型、SMH型、螺旋板片、波纹板片、旋转叶片、平叶片、弯曲叶

片或多孔板片等组件等中的任意一种或几种；初级溶氢段起始端连接原料油进料管线和氢

气进料管线，引入的氢气和原料油经初级溶氢段内部装有强化流体扰动组件混合为溶解氢

物流。

[0011] 所述溶氢组件中的加速溶氢段的收缩角为10°～30°，优选为15°～25°；所述的高

压氢分散设备用于将氢气通过含有纳/微米孔道的分散介质分散到油相中，形成富氢气液

混合物料。所述的含有纳/微米孔道的分散介质可以为膜管微分散器、微孔板或微孔材料

等，例如采用膜管微分散器时，高压氢分散设备为含有陶瓷膜管束的管壳式结构，管壳内可

以包含一根或多根膜管，其中管内通入氢气，在压差推动下通过管壁上的纳/微米孔道进行

渗透扩散形成纳/微米气泡进入分散器壳体，壳体内同时引入油相，将纳/微米气泡分散在

液体中形成富氢气液混合物料，分散器壳体作为储存富氢气液混合物料的场所。高压氢分

散设备包含将高压氢气引入的高压氢进料管线、将油相引入的油相引入管线和将富氢气液

混合物料引出至加速溶氢段起始端的引出管线。在加速溶氢段，来自初步溶氢段的溶解氢

物流与切向引入的富氢气液混合物沿腔体呈螺旋式前进运动，由于溶解氢物流的离心力远

大于富氢气液混合物，从而沿加速溶氢段的管壁运动，富氢气液混合物则在加速溶氢段的

横截面中心运动，从而形成一种携带了大量氢气的“油包气”型流体；

所述溶氢组件中的氢气释放段为一定长度的管状结构，管状结构的截面形状可以为方

形、圆形、多边形或椭圆形中，优选为圆形，管状结构可以为直管和/或弯管，优选为直管，所

述的弯管可以为S形、U形、螺旋形等中一种或几种；长度的设置一般根据体系氢油比和物料

所需停留时间进行设置。

[0012] 所述溶氢组件中的加速溶氢段中锥形收缩结构的长度与氢气释放段的长度比为

1：1～1：20，优选为1：5～1：15；其中所述的加速溶氢段的长度是指锥形收缩结构的中心轴

长度，所述氢气释放段的长度一般指物料在氢气释放段实际流过直管或弯管的距离。

[0013] 来自加速溶氢段的“油包气”型流体沿氢气释放段流动时，其中少量逃逸氢经氢气

释放段的气相出口排出，可循环使用，“油包气”型流体通过液相出口引出，作为加氢反应器

进料。氢气释放段的气相出口优选与氢气微分散设备连接，氢气微分散设备经管线再与初

级溶氢段相连接。

[0014] 所述的溶氢区溶氢设备形成的“油包气”型流体是指为了说明所述的气液混合流

体的一种物理状态，其中油相为溶解了氢气的原料油，气相为纳/微米级的氢气气泡。

[0015] 本发明的液相加氢系统中，所述的固定床反应器中，进料段高径比为5:1～20:1，

优选10:1～15:1。进料段内部填装保护剂和/或惰性瓷球，并进行物料的均布导流，进料段
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与加氢反应段的直径比为1:5～1:50。

[0016] 所述的固定床反应器中，进料导流均布段内部设置有若干组等距分布的导流均布

板，导流均布板为百叶窗式，百叶窗表面可适当开孔。

[0017] 所述的固定床反应器中，加氢反应段填装有加氢催化剂，如加氢精制和/或加氢裂

化功能的催化剂。加氢催化剂可以根据需要使用市售产品，也可以按本领域常规知识制备。

[0018] 所述的固定床反应器中，出料导流均布段内部设置有若干组等距分布的导流均布

板，导流均布板为百叶窗式，百叶窗表面可适当开孔。

[0019] 所述的固定床反应器中，出料段高径比为5:1～20:1，优选10:1～15:1。出料段内

部填装保护剂和/或惰性瓷球，并进行物料的均布导流，出料段与加氢反应段的直径比为1:

5～1:50。

[0020] 所述的管式反应器的个数可以根据实际需要进行设置，当设置多个时，各管式反

应器之间并联连接，一般设置2~10个。

[0021] 所述的管式反应器中，加氢反应气提段内部填装加氢催化剂和/或保护剂。

[0022] 所述的管式反应器中，上部的气液分离段设置气液分离组件，进行气液分离；气液

分离组件可以为折流板结构、旋流\离心结构、填料及丝网结构等中的一种或多种。

[0023] 所述的管式反应器中，顶部的液相出口位置连接液相出口管线，液相出口管线上

设置液位控制阀，顶部的气体出口位置连接气相出口管线，气相出口管线上设置压力排放

阀，液位控制阀通过控制管式反应器的液位使固定床反应器内部为全液相状态。

[0024] 本发明同时提供一种液相加氢方法，包括如下内容：新鲜原料油与氢气进入溶氢

区的溶氢设备中，进行如下反应过程：a、首先原料油与氢气在初级溶氢段进行混合溶解，得

到溶解氢物流；b、（a）得到的溶解氢物流引入加速溶氢段，与自加速溶氢段切向引入的富氢

气液混合物混合，溶解氢物流沿加速溶氢段管壁裹挟着富氢气液混合物呈螺旋式前进运

动，形成一种“油包气”型流体；c、（b）得到的“油包气”型流体流经氢气释放段，将“油包气”

流体中的逃逸氢气释放、排出，得到含有大量氢气的稳定“油包气”型流体；“油包气”型流体

进入加氢反应区内的固定床反应器，依次流经进料段、进料导流均布段，然后与加氢反应段

的加氢催化剂接触反应，反应流出物经出料导流均布段、出料段，然后由管式反应器底部进

入，与加氢反应汽提段的加氢催化剂进行深度加氢反应，同时进行H2S和NH3的汽提，反应产

物进入气液分离段进行气液分离，气相由管式反应器顶部排出，液相产品由液相出口排出。

[0025] 本发明方法中，所述的溶氢过程中，氢气可以直接通入初级溶氢段与原料油进行

混合溶解，优选对氢气进行预分散后再进入初级溶氢段与原料油混合溶解，预分散的氢气

的气泡尺寸为100nm～1000nm，一般可通过膜管微分散器、微孔板、微孔材料等对氢气进行

分散。

[0026] 所述的氢油质量比为0.001%～0.5%；氢油混合溶解条件为：常温～360℃，0.1～

4.0MPaG，停留时间为0.5～30分钟；氢油混合溶解构件可以为具有管状混合器外壳，内部装

有SWN型、SMX型、SMK型、SML型、SMH型、螺旋板片、波纹板片、旋转叶片、平叶片、弯曲叶片或

多孔板片等任意强化流体扰动的组件中的任意一种或几种。

[0027] 所述的富氢气液混合物中纳/微米级氢气气泡尺寸为0.5nm～500nm，一般通过高

压氢分散设备得到。

[0028] 所述的富氢气液混合物引入位置的操作条件为：常温～360℃，优选240~280℃，
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4.0～20.0MPaG，优选8~16  MPaG；高压氢的给量可以远大于加氢过程中的化学氢耗，一般为

氢油质量比为0.001%～15%，优选0.1%～5%，富氢气液混合物料中氢气（Nm3/h）与液体（Nm3/

h）的体积比为10：1～1500:1，优选为100:1～800:1。

[0029] 所述的物料在加速溶氢段的停留时间为0.5～15分钟，优选1～5分钟，过短的停留

时间达不到理想的氢气携带量和溶氢能力，过长的停留时间会由于饱和氢物流离心力的不

足而失去携带氢气的能力。

[0030] 所述的氢气释放段的停留时间与加速溶氢段的停留时间比为30:1～1:1，优选为

5:1～10:1。

[0031] 所述的“油包气”型流体在前进过程中，由于碰撞、振动等原因存在部分逃逸气体，

为了保证加氢反应在全液相条件下进行，在进入加氢反应器前需将逃逸气体释放排出，其

中的逃逸氢气为总氢气量的0.5%～5%。逃逸氢气由气相出口排出，循环使用，循环回的逃逸

氢气量一般情况下能够满足初步溶氢段对于氢气量的需求。

[0032] 本发明方法中，采用的原料油可以为能够进行液相加氢的各种油品，一般为馏程

在130~550℃范围内任意馏分的烃类原料，可以选自但不限于石脑油、重整生成油、航煤、柴

油、蜡油、润滑油、常压渣油、脱沥青油、生物柴油、动物油或植物油等中的一种或多种。

[0033] 本发明方法中，所述的液相加氢反应工艺条件一般根据原料性质、最终产品质量

要求由本领域技术人员具体确定。固定床反应器的工艺条件一般为：反应温度为150～450

℃，反应压力为1～18MPaG，液时体积空速为0.5～15h-1；管式反应器的工艺条件一般为：反

应温度为150～450℃，反应压力为1～18MPaG，液时体积空速为10～300h-1。

[0034] 本发明方法中，所述的加氢催化剂可以根据反应的需要使用适宜的加氢催化剂，

实现不同的加氢目的，如加氢精制催化剂、预加氢精制催化剂、加氢改质催化剂、选择性加

氢催化剂、加氢处理催化剂、加氢裂化催化剂、补充加氢催化剂等，各种催化剂可以选择商

品催化剂，也可以根据现有技术制备。催化反应可以脱除部分或全部烃类原料中的硫、氮、

氧、砷、金属、残碳等杂质，或饱和/部分饱和烯烃、芳烃、二烯烃，或发生烃类分子异构化、烷

基化、环化、芳构化、裂化、裂解等反应；催化剂活性组分包括但不局限于贵金属、Co、Mo、Ni、

W、Mg、Zn、稀土元素等一种或多种组合。

[0035] 本发明创造性地将溶氢过程分为三个阶段，首先原料油溶解氢气至饱和状态形成

饱和氢物流，然后将其与高压氢气的富氢气液混合物切向引入加速溶氢部分，基于饱和氢

物流的离心力远大于富氢气液混合物，因此二者形成一种“油包气”型流体，在剪切力的作

用下，饱和氢物流裹挟着富氢气液混合物呈沿着腔体呈螺旋式前进运动，从而溶解和携带

了大量的氢气气泡，该流体在剪切力作用下形成大量涡流团，大幅度提高了氢气的均匀分

散和夹带能力，经由一定停留时间后将其引入低压氢释放部分，将“油包气”流体中由于碰

撞等原因而出现的逃逸气体沿气体扩散方向释放，释放出的氢气返回至油气预混合部分，

得到了稳定的含有大量氢气的“油包气”型，将该流体作为加氢反应进料，进入固定床加氢

反应器中，发生液相加氢反应。 “油包气型”气液混合流体中，氢气的溶解分散状态稳定，不

易发生分离和逸出，不会发生反应器顶部超压的问题，反应器顶部无需设置排气口，反应器

内无气相空间，因此可以取消液位控制。“油包气型”气液混合流体中氢气量较多，能够为化

学耗氢量较大的场合提供足够的氢源，因此可以取消循环油系统，简化工艺流程、减小反应

器体积、降低能耗、提高安全性。
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[0036] 液相加氢反应区内，设置了固定床反应器与管式反应器串联组合的方式，其中固

定床反应器较小的高径比可以减少物料在反应器内的流动路径，减少反应气体扩散逸出，

降低反应物料在催化剂床层的流速，使反应物料在催化剂床层截面上充分接触，可以提高

催化剂利用率和反应效率；管式反应器较大的高径比，使反应物料在反应器轴向的运动距

离延长，物料的运动方向与气体扩散方向一致，提高了物料中副产物H2S和NH3等的汽提扩散

效果，促进了加氢反应深度转化。

[0037] 现有技术的液相加氢反应在移走反应热方面，一般是采用大量循环油稀释原料以

及床层间注入冷油等方式进行，目的是防止催化剂床层发生飞温，但是由于氢气在油中的

分散程度不均匀，存在氢气不足的“点”，即缺氢区，使催化剂床层局部存在局部热点而发生

结焦，结焦后生成的焦炭会沉积在催化剂表面，影响其反应活性，从而降低催化剂使用寿

命；本发明的加氢反应器内的催化剂表面均匀覆盖了包裹了大量微气泡的油相，反应均匀，

不存在氢气不足的“点”，反应热被液相及时带走，催化剂积炭和床层局部热点的问题得到

很好改善，提高催化剂的使用寿命，不需要注入冷油或循环油降温过程，降低了能耗和反应

器体积。

附图说明

[0038] 图1是本发明的液相加氢系统及加氢方法的示意图；图2是本发明的上流式液相加

氢系统及加氢方法的示意图。

[0039] 其中1为原料油，2为高压氢气，3为溶氢设备，4为初级溶氢段，5为加速溶氢段，6为

氢气释放段，7为高压氢气分散设备，8为富氢气液混合物，9为逸出氢气出口，10为循环氢

气，11为为原料氢气，12为稳定 “油包气”型流体，13为进料段，14为进料导流均布段，15为

固定床加氢反应器，16为加氢反应段，17为出料导流均布段，18为出料段，19为固定床反应

器的出料，20为管式反应器，21为加氢反应汽提段，22为气液分离段，23为液相出口，24为气

相出口。

具体实施方式

[0040] 下面结合附图说明和实施例对本发明进行详细说明，但不因此限制本发明。

[0041] 以附图说明本发明的液相加氢方法：

在溶氢区内，原料油1与氢气（包括循环氢气11和/或原料氢气10）经由溶氢设备3中的

初级溶氢段进行溶解混合，形成一种溶解氢物流；高压氢气2引入高压氢气微分散设备7的

管内，氢气在压差推动下经由管壁上的微孔渗透至管外的壳体，在此过程中被分散为纳/微

米级气泡，同时向微分散设备7的壳体内引入液相，将纳/微米气泡分散在液体中形成富氢

气液混合物料8，分散器壳体作为储存富氢气液混合物料；将溶解氢物料和富氢气液混合物

8切向引入加速溶氢段5中，在切向力作用下溶解氢物流裹挟着富氢气液混合物成螺旋前进

运动，逐渐形成“油包气”型流体，经过一定的停留时间后，逃逸气体经由氢气释放段6中的

逸出氢气出口9释放出来，作为循环氢气10返回至初级溶氢段，与原料油入口，循环使用，逸

出氢气后的物流为稳定“油包气”型流体12自氢气释放段末端引出进入加氢反应区，在加氢

反应区内的液相加氢反应器15内依次物料依次经过进料段13、进料导流均布段14、加氢反

应段16、出料导流均布段17、出料段18而流出，完成全液相加氢反应，反应流出物19进入管
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式反应器20，经过加氢反应汽提段21时发生H2S和NH3的汽提的同时发生深度加氢反应，反应

产物进入气液分离段22进行气液分离，分离出的气相在压力控制阀的控制下经由气相出料

口24而离开，分离出的液相产物在液位控制阀的控制下经由液相反应产物出料口23而离

开，其中液相反应产物出料口23与进料段13的顶部在同一高度。

[0042] 本发明实施例及对比例中采用的原料油1为来自某厂常减压装置的常一线，原料

油2为某厂为催化柴油，具体性质见表1。实施例及对比例采用FBN-03B01/FH-40A的保护剂/

催化剂、FDS-4A加氢精制催化剂均为抚顺石油化工研究院生产。

[0043] 表1  原料性质

对比例1

采用常规的静态混合器结构，型号为SX2.3/25-6.4-500，将氢气和原料油进行混合后

得到溶氢物料，引入常规的固定床加氢反应器，采用原料油1发生液相加氢反应，其中液相

加氢反应器的高径比为3.5，反应条件见表2，产品性质见表3。

[0044] 对比例2

采用常规的静态混合器结构，加氢反应器及加氢反应过程同对比例1，采用原料油2发

生液相加氢反应，反应条件见表4，产品性质见表5。

[0045] 实施例1

采用本发明中的溶氢设备和常规的液相加氢反应器，首先将原料油1与氢气利用本发

明中的溶氢设备形成稳定的“油包气”型混合流体，将该流体引入液相加氢反应器发生液相

加氢反应。溶氢设备中的初步溶氢段采用圆筒形内部填装多孔板片扰流组件，停留时间2.0

分钟，低压逸出氢循环使用，其流量为原料质量的0.015%；加速溶氢段的收缩角20°，加速溶

氢段与氢气释放段的长度比为1:15；加速溶氢段的富氢气液混合物引入位置的操作条件

为：温度为260℃，压力为6.5MPaG。高压氢气分散器采用无机膜管，将氢气分散为50～100nm

尺寸的微气泡后渗透至管外，与壳体内通入的液体形成富氢气液混合物料，其中高压氢气

给量为原料质量的0.08%，停留时间为2分钟，富氢气液混合物料中氢气（Nm3/h）与液体（Nm3/

h）的体积比为177：1；氢气释放段采用U形管段形式，停留时间为15分钟。加氢反应采用原料

油1，反应条件见表2，产品性质见表3。

[0046] 实施例2

采用常规的静态混合器和本发明图1中的液相加氢反应器，其中静态混合器的型号为

SX2.3/25-6.4-500，液相加氢反应器含有1个固定床反应器和1个管式反应器，其中固定床

反应器的进料段高径比10:1，进料段与加氢反应段的直径比为1:30，加氢反应段高径比为

1:5，管式反应器的高径比为20:1。固定床反应器中加氢反应段与管式反应器的直径比为
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10:1。固定床反应器的进料段和出料段均填装保护剂FBN-03B01，加氢反应段填装加氢催化

剂FH-40A；管式反应器的下部和上部按照1:1高度分别填装加氢催化剂FH-40A和保护剂

FBN-03B01。加氢反应采用原料油1，反应条件见表2，产品性质见表3。

[0047] 实施例3

采用本发明方法中附图1所示的溶氢和液相加氢反应器，其中的溶氢设备同实施例1，

加氢反应器同实施例2。加氢反应采用原料油1，反应条件见表2，产品性质见表3。

[0048] 实施例4

采用本发明方法中附图2所示的溶氢和液相加氢反应器，其中的溶氢设备同实施例1，

液相加氢反应过程采用上流式，固定床反应器和管式反应器结构同实施2。加氢反应采用原

料油1，反应条件见表2，产品性质见表3。

[0049] 表2 反应条件

表3产品性质

实施例5

采用本发明中的溶氢设备和常规的液相加氢反应器。

[0050] 溶氢设备中的初步溶氢段采用圆筒形内部填装S型弯曲板片填料，停留时间12分

钟，低压逸出氢循环使用，其流量为原料质量的0.40%；加速溶氢段的收缩角25°，加速溶氢

段与氢气释放段的长度比为1:12；加速溶氢段的富氢气液混合物引入位置的操作条件为：

温度为160℃，压力为10.0MPaG。高压氢气分散器采用无机膜管，将氢气分散为50～100nm尺

寸的微气泡后渗透至管外，与壳体内通入的液体形成富氢气液混合物料，其中高压氢气给

量为原料质量的0.30%，停留时间为0.8分钟，富氢气液混合物料中氢气（Nm3/h）与液体（Nm3/

h）的体积比为652：1；氢气释放段采用S型弯曲管段，停留时间为1.2分钟。加氢反应采用原

料油2，反应条件见表4，产品性质见表5。

[0051] 实施例6

采用常规的静态混合器和本发明图1中的液相加氢反应器，溶氢系统和加氢反应系统

同实施例2。加氢反应采用原料油2，反应条件见表4，产品性质见表5。

[0052] 实施例7

采用本发明方法中附图1所示的溶氢和液相加氢反应器，其中的溶氢设备同实施例3，

加氢反应器同实施例2。加氢反应采用原料油2，反应条件见表4，产品性质见表5。
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[0053] 实施例8

采用本发明方法中附图2所示的溶氢和液相加氢反应器，其中的溶氢设备同实施例4，

液相加氢反应过程采用上流式。加氢反应采用原料油2，反应条件见表4，产品性质见表5。

[0054] 表4反应条件

*：定义为循环物料的质量流量与新鲜进料的质量流量之比。

[0055] 表5产品性质

由对比例1～2、实施例1～8可以看出：（1）采用常规的溶氢设备和加氢反应器，加氢效

果很不理想，加氢产物中的硫和氮含量都比较高，这主要是由于生产的大量H2S和NH3的存在

抑制了深度加氢反应的原因；（2）采用本发明的溶氢设备和常规的液相加氢反应器，加氢反

应效果有较大的改善，主要是由于本发明的溶气系统使用后使原料油中溶解分散的氢气量

大且均匀，使反应过程始终能够保持稳定的氢源，提高了氢气的传质推动力，从而改善了加

氢反应效果；（3）采用常规的溶氢设备与本发明的液相加氢反应器，加氢反应效果同样有较

大改善，这主要是由于该方法在加氢反应后期时及时将抑制深度加氢反应的H2S和NH3及时

移走，提高加氢反应转化率；（4）采用本发明的液相加氢系统，其中固定床反应器采用下流

式，加氢反应效果显著，实现了深度加氢，硫含量和氮含量分别降低至≤15μg/g及≤5μg/g

的水平，主要是由于加氢过程中一方面通过新型溶氢系统的使用提高了氢气的传质推动力

和加氢反应速率，另一方面由于在加氢反应过程中能够及时将H2S和NH3及时移走，这对于实

现深度加氢具有重要作用；（5）采用本发明的液相加氢系统，其中固定床反应器采用上流

式，与下流式固定床反应器相比，催化剂床层处于适当的蓬松状态，有利于将加氢产物中的

H2S和NH3及时扩散出来，更加有利于深度加氢。总之，本发明的液相加氢系统，在反应器总体

积减小30%的情况下能够实现深度加氢，硫含量和氮含量分别降低至≤15μg/g及≤5μg/g的

水平，此外本发明方法取消了循环油系统，简化了工艺流程，降低了能耗。
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