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催化裂化系统压力的影响及选择
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摘要:分析了催化裂化系统压力对裂化性能、再生性能、能耗、一次性投资的影响ꎮ 在中型提升管催化裂化试验装置上ꎬ考

察了系统压力对产品分布、产品性质的影响ꎬ据此计算了催化裂化装置的基准能耗ꎮ 计算结果表明ꎬ系统压力的提高有利于降

低催化裂化装置的能耗ꎬ但会导致汽油产率下降ꎬ汽油辛烷值降低ꎬ焦炭产率增加ꎬ综合经济效益下降ꎮ
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　 　 从大数据看ꎬ与 ２０ 年前相比ꎬ虽然由于加氢处

理技术的普遍采用ꎬ催化裂化原料油性质都有一定

程度的改善ꎬ但在目前多产汽油背景下ꎬ催化裂化汽

油收率比 ２０ 年前不升反降ꎮ 前几年把汽油收率下

降归结为由于降低汽油的烯烃含量需要采用新工

艺、新技术、新催化剂而必须付出的代价ꎬ但这几年

催化裂化降低汽油烯烃含量已不再是迫切要求ꎬ但
汽油的产率仍然不高ꎬ比 ２０ 年前普遍低 ３ ~ ４ 个

单位ꎮ
降低装置能耗一直是炼油企业追求的目标ꎮ 近

２０ 年来ꎬ为了降低催化裂化装置的能耗ꎬ工程设计

和生产企业采取了一系列措施ꎬ普遍的措施就是提

高催化裂化装置系统压力ꎮ 系统压力提高有利于烟

机能量回收ꎬ装置能耗降低ꎮ 但反应压力增加也会

导致产品分布的变化ꎮ 因此ꎬ本文中首先分析了催

化裂化系统压力对装置能耗、一次性投资、工艺过程

的影响ꎬ并且在中型提升管催化裂化试验装置上ꎬ试
验考察了系统压力对装置产品分布的影响ꎬ计算了

不同系统压力下的基准能耗ꎬ分析了不考虑一次性

投资情况下的综合经济效益ꎬ以期对催化裂化的工

程设计和实际生产提供参考ꎮ

１　 催化裂化系统压力的影响

对于工业催化裂化装置ꎬ系统压力一般是固定

不变的ꎬ不作为调节装置操作的变量ꎮ 但在工程设

计阶段ꎬ反应压力的大小是可以选择的ꎮ 近几年ꎬ为
了强调能耗指标ꎬ催化裂化系统压力的设计有不断

增多的趋势ꎬ绝压有时甚至超过 ０.４５ ＭＰａꎮ
提高催化裂化系统压力ꎬ烟机入口压力增加ꎬ有

利于再生烟气的能量回收ꎬ降低装置的能耗ꎻ同时再

生器氧分压增高ꎬ有利于催化剂再生ꎻ并且系统压力

增加ꎬ反应器、再生器等设备尺寸变小ꎬ节省一次性

投资ꎬ即减少加工每吨原料的成本投资ꎮ 但是催化

裂化反应是摩尔数增加的反应ꎬ提高反应压力ꎬ汽
油、液化气产率降低ꎬ并且反应压力增高强化了双分

子反应机理的氢转移反应ꎬ导致焦炭产率增加ꎬ汽油

烯烃含量下降ꎬ辛烷值降低ꎮ
由于压力试验的复杂性ꎬ不同研究者由于采用

的试验方法不同ꎬ得出的压力影响结论也不相同ꎮ
Ｂｌａｎｄｉｎｇ[１]得出转化率与压力的平方根呈正比ꎬ
Ｗｏｌｌａｓｔｏｎ 等[２]从工业装置试验数据发现ꎬ反应压力

(绝压)从 ０􀆰 ３ ＭＰａ 降低到 ０􀆰 ２ ＭＰａꎬ转化率和汽油
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产率的增加量大于 ２ 个单位ꎮ 我国研究者得出ꎬ转
化率与汽油产率并非随着反应压力的增加而呈单调

变化ꎬ起始随反应压力的增加ꎬ转化率和汽油产率增

加ꎬ当反应压力高于某一值后ꎬ转化率和汽油产率反

而降低[３]ꎮ 由于反应压力与进料量、原料雾化蒸汽

比、反应时间等参数强相关ꎬ考察压力影响的试验ꎬ
如果维持反应时间不变ꎬ通过调节进料量、原料雾化

蒸汽比来实现ꎬ将是一种结果ꎻ如果维持进料量、原
料雾化蒸汽比不变又是另一种结果ꎻ如果改变原料

雾化蒸汽比ꎬ得到的结果又不同ꎮ

２　 反应压力影响的中试试验考察

２􀆰 １　 中型试验原料油、催化剂及试验方法

中试试验所用原料性质见表 １ꎮ
表 １　 原料油性质

　 　 　 　 参数 数值

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８９６􀆰 ８

残炭 / ％ １􀆰 ７４

分子质量 ４９３

元素组成(质量分数) / ％ 　

　 Ｃ ８６􀆰 ９５

　 Ｈ １２􀆰 ６９

　 Ｓ ０􀆰 １８

族组成(质量分数) / ％ 　

　 饱和烃 ５７􀆰 ０

　 芳烃 ２７􀆰 ９

　 胶质＋沥青质 １５􀆰 １

金属含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) 　

　 Ｎｉ ５􀆰 ５

　 Ｖ ０􀆰 ３

馏程 / ℃ 　

　 １０％ / ３０％ ３０９ / ４０２

　 ５０％ / ７０％ ４５１ / ４７０

中试试验催化剂为 ＤＦＣ－１ 工业平衡剂ꎬ微反活

性为 ６５􀆰 ５ꎮ
催化裂化试验是在提升管中试装置上进行的ꎬ

该装置两器为高低并列式ꎬ常规进料量为 １􀆰 ５ ｋｇ / ｈꎬ
催化剂藏量为 １０ ｋｇꎮ 本中型试验方案是ꎬ尽量固定

反应温度、再生温度、进料预热温度、原料雾化蒸汽

比、剂油比和反应时间等操作参量不变ꎬ通过调节进

料量和蒸汽量考察反应压力变化对产物分布的作用

规律ꎮ

２􀆰 ２　 反应压力对产品分布和产品性质影响

中试试验结果见表 ２ꎮ 由表 ２ 可以看到ꎬ当反

应压力>０􀆰 １２ ＭＰａ(表压)时ꎬ随着反应压力的提高ꎬ
汽油产率及液化气产率下降ꎬ符合反应压力对摩尔

数增加反应的影响规律ꎮ 反应压力由 ０􀆰 １２５ ＭＰａ 升

至 ０􀆰 ２４３ ＭＰａꎬ汽油产率降低幅度为 ３􀆰 ０７ 个单位ꎮ
同时还可以看出ꎬ反应压力增加ꎬ由于强化了氢转移

反应ꎬ导致汽油的烯烃含量下降ꎬ辛烷值下降ꎬ焦炭产

率升高ꎮ 反应压力由 ０􀆰 １２５ ＭＰａ 升至 ０􀆰 ２４３ ＭＰａꎬ汽
油 ＲＯＮ 下降 １􀆰 ２ 个单位ꎬ焦炭产率增加 １􀆰 ７１ 个单

位ꎮ 说明对催化裂化反应而言ꎬ适当降低反应压力

是有利的ꎮ
表 ２　 中试试验结果

试验序号

１ ２ ３ ４ ５

操作条件 　 　 　 　 　

　 反应压力(表压) / ＭＰａ ０􀆰 １２５ ０􀆰 １４８ ０􀆰 １７６ ０􀆰 ２０１ ０􀆰 ２４３

　 提升管出口温度 / ℃ ５１５ ５１５ ５１５ ５１５ ５１５

　 原料预热温度 / ℃ ２４０ ２４０ ２４０ ２４０ ２４０

　 再生剂温度 / ℃ ６９０ ６９０ ６９０ ６９０ ６９０

　 剂油比 ７􀆰 ６ ７􀆰 ５ ７􀆰 ５ ７􀆰 ５ ７􀆰 ５

　 反应时间 / ｓ ３􀆰 ０ ３􀆰 １ ３􀆰 ０ ２􀆰 ９ ３􀆰 ２

　 原料雾化蒸汽比 / ％ ６􀆰 ０ ６􀆰 ０ ６􀆰 ０ ６􀆰 ０ ６􀆰 ０

产品分布 / ％ 　 　 　 　 　

　 干气 ２􀆰 ９１ ３􀆰 ０７ ３􀆰 ０９ ３􀆰 １１ ３􀆰 ０６

　 液化气 １５􀆰 ５０ １４􀆰 ９４ １４􀆰 ４５ １３􀆰 ３５ １２􀆰 ８５

　 丙烯 ５􀆰 １２ ５􀆰 ０７ ４􀆰 ７７ ４􀆰 ２５ ４􀆰 ０１

　 汽油 ４９􀆰 ７７ ４９􀆰 ５３ ４８􀆰 ９４ ４７􀆰 ８４ ４６􀆰 ７０

　 柴油 １７􀆰 １２ １７􀆰 ３８ １８􀆰 １１ １８􀆰 ７３ １９􀆰 １１

　 重油 ７􀆰 ７０ ７􀆰 ９６ ７􀆰 ８２ ９􀆰 １２ ９􀆰 ７２

　 焦炭 ６􀆰 ３４ ６􀆰 ６２ ７􀆰 ０５ ７􀆰 ２５ ８􀆰 ０５

　 损失 ０􀆰 ６６ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ５１

　 合计 １００ １００ １００ １００ １００

转化率 / ％ ７４􀆰 ５２ ７４􀆰 １６ ７３􀆰 ５３ ７１􀆰 ５５ ７０􀆰 ６６

汽油烯烃含量(体积

　 分数) / ％
３９􀆰 ４３ ３７􀆰 ９６ ３６􀆰 ７１ ３５􀆰 ２１ ３４􀆰 ０９

汽油 ＲＯＮ ９１􀆰 ２ ９０􀆰 ９ ９０􀆰 ７ ９０􀆰 ５ ９０􀆰 ０

从表 ２ 还可以看出ꎬ在反应时间基本相同的条

件下ꎬ 反 应 压 力 增 加ꎬ 转 化 率 单 调 下 降ꎬ 这 与

Ｗｏｌｌａｓｔｏｎ 等[２] 的结果相同ꎮ 实际上ꎬ对于裂化反

应ꎬ无论是热裂化或是催化裂化ꎬ都属于单分子反应

机理ꎮ 延迟焦化的工业实践证明ꎬ降低焦炭塔压力

􀅰８０２􀅰



２０１８ 年 ３ 月 张瑞风等:催化裂化系统压力的影响及选择

有利于提高液体收率和降低焦炭产率ꎻ石脑油蒸汽

裂解过程也证明ꎬ降低反应压力有利于目标产物乙

烯、丙烯的生成ꎮ 说明对于摩尔数增加的裂化反应ꎬ
在反应时间不变的情况下ꎬ反应压力的增加只会使

转化率降低ꎮ 但是ꎬ如果在考察反应压力变化时维

持的是进料量不变ꎬ这时随着反应压力的增加ꎬ反应

时间延长ꎬ反应压力增加导致转化率下降ꎬ反应时间

延长导致转化率提高ꎬ二者的此消彼长ꎬ得出的反应

压力增加对转化率的影响可能是增加的ꎬ也可能是

减少的ꎬ或者是不具有单调性ꎮ
催化裂化装置工程设计时ꎬ一般是设定反应时

间ꎬ然后根据进料量和反应压力等条件确定反应器

的尺寸ꎬ因此本研究结论更具有参考意义ꎮ

３　 系统压力对能耗的影响

系统压力不仅对催化裂化装置产品分布有一定

影响ꎬ而且也会影响装置的能耗高低ꎮ 催化裂化装

置通用的基准能耗的基础条件是一个接近目前最经

济的理想条件ꎬ也是通过努力有可能达到的指标ꎮ
也就是说ꎬ基准能耗是在理想的规定的条件下计算

得到的能耗ꎮ 本研究采用基准能耗方法考察不同压

力条件下催化裂化装置能耗的变化ꎮ
基准能耗计算公式如下:

ＥＢ ＝ ∑
１１

ｉ ＝ １
Ｅｉ (１)

式中ꎬＥＢ 为基准能耗ꎬＭＪ / ｔꎻＥ１ ~ Ｅ１１分别为化学焓

差能耗、再生烟气排烟能耗、工艺排弃能耗(指进装

置原料与出装置产品之间的物理焓差)、主风机能

耗、气压机能耗、工艺用蒸汽能耗、泵及其他用电能

耗、散热能耗、冷却介质能耗、终止剂或回炼汽油能

耗、其他能耗(指净化空气、非净化空气和污水等的

能耗)ꎮ
在基准能耗计算过程中ꎬ由于采用的是中型提

升管试验数据ꎬ操作模式为单程通过ꎬ取回炼比为

０ꎻ同时不考虑增压机能耗ꎬ不考虑终止剂的采用和

汽油的回炼ꎮ 并且给定主风机出口压力 (绝压)
０􀆰 ４５ ＭＰａꎬ压机出口压力(绝压)１􀆰 ２ ＭＰａꎬ设定原料

加工量为 １００ 万 ｔ / ａ 催化裂化装置ꎬ针对试验原料

可得到基准能耗的计算公式如下[４]:
ＥＢ ＝ (２ ６４９􀆰 ６０ｙＦ ＋ ８１１􀆰 １２ｙＬ ＋ ３３８􀆰 ８０ｙＧ ＋ １０１􀆰 ６４ｙＬＯ) /

(ｙＦ ＋ ｙＬ ＋ ｙＧ ＋ ｙＬＯ ＋ ｙＨ) ＋ ６９􀆰 ６６ｙＦ ＋ ３４􀆰 ９９ｙＬ ＋
６􀆰 ９７ｙＧ ＋ １􀆰 ７８ｙＬＯ ＋ ０􀆰 ２１ｙＨ － １３􀆰 １９ｙＣ －

２５􀆰 ４４ｐ(ｙＦ ＋ ｙＬ) ＋ ８２０􀆰 ９７ (２)
式中ꎬｙＦ、ｙＬ、ｙＧ、ｙＬＯ、ｙＨ、ｙＣ 分别为干气、液化气、汽
油、柴油、油浆及焦炭产率ꎬ％ꎻｐ 为反应压力ꎬＭＰａ

(绝)ꎮ
根据不同压力下的中试试验数据ꎬ由式(２)计

算得到的不同压力下的基准能耗见表 ３ꎮ
表 ３　 不同反应压力下的基准能耗

反应压力(Ｇ) / ＭＰａ ０􀆰 １２５ ０􀆰 １４８ ０􀆰 １７６ ０􀆰 ２０１ ０􀆰 ２４３

基准能耗 / (ＭＪ􀅰ｔ－１) ２１７４ ２１５３ ２１１６ ２０５６ １９９８

表 ３ 数据表明ꎬ随着反应压力的提高ꎬ计算出的

基准能耗出现降低的趋势ꎮ 相反ꎬ降低反应压力会

一定程度地提高装置基准能耗ꎮ 也就是说ꎬ降低反

应压力对于降低装置基准能耗有不利影响ꎮ

４　 压力对效益的影响及选择

系统压力变化会带来产品分布的变化ꎬ同时对

装置能耗也有一定的影响ꎬ产品分布和能耗均影响

到装置的经济效益ꎮ
经济效益计算采用 ２０１５ 年实际价格体系ꎬ见

表 ４ꎮ 中间产品价格按中国石化内部价格体系测算

或者折算获得ꎬ所有原料或产品均为不含税价ꎮ 以

此为依据ꎬ计算得到的不同压力下的经济效益见

图 １ꎮ
表 ４　 催化裂化装置产品价格体系

产品结构 价格 / (元􀅰ｔ－１) 产品结构 价格 / (元􀅰ｔ－１)

原料　 ３３３０ 汽油 ２９８８

干气　 ７２０ 柴油 １６５５

液化气 ３３５４ 油浆 ７０７

丙烯　 ４４３８ 焦炭 ６２３

图 １　 反应压力对综合经济效益的影响

由图 １ 可知ꎬ随着反应压力的提高ꎬ综合经济效

益呈下降趋势ꎬ而且下降幅度较大ꎬ反应压力由

０􀆰 １２５ ＭＰａ(Ｇ)增至 ０􀆰 ２４７ ＭＰａ(Ｇ)时ꎬ综合经济效

益下降 １２２ 元 / ｔ 左右ꎮ 因此ꎬ基于 ２０１５ 年实际价格

体系ꎬ采用较低的反应压力有利于提高装置的总体

经济效益ꎮ 考虑到降低压力会使一次性投资增加ꎬ
　 　 　 　 (下转第 ２１１ 页)
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信息牌ꎬ在规定时间内开展泄漏维修ꎬ修复成功的泄

漏密封点摘牌记录ꎬ对于延迟修复的泄漏密封点说

明原因ꎻ④建立 ＬＤＡＲ 信息管理系统ꎬ将检测结果导

入 ＬＤＡＲ 信息系统管理平台ꎬ通过管理系统统计、分
析检测数据ꎬ如泄漏率、修复率、ＶＯＣｓ 排放量、ＶＯＣｓ
减排量等ꎬ最终编写相关分析报告ꎬ完成材料归档

管理ꎮ

２　 仪器与计算方法

仪器:ＴＶＡ２０２０Ｃ 有毒挥发气体分析仪ꎻＦＬＩＲ
ＧＦ３２０ 红外成像仪ꎻＥｘｃａｍ１６００ 防爆数码照相机ꎮ

ＶＯＣｓ 排放量计算方法:采用«石化行业 ＶＯＣｓ
污染源排查工作指南» (环办[２０１５]１０４ 号)附录 １
中相关方程法计算 ＶＯＣｓ 排放量ꎬ装置的运行排放

时间按 ８ ７６０ ｈ 计算ꎮ

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 密封点数量统计分析

３􀆰 １􀆰 １　 各装置密封点数量统计

某石化厂各装置密封点数量统计情况如表 １
所示ꎮ

表 １　 各装置密封点统计

装置名称
图像档

案数 / 张
密封点

数量 / 个
可达密封

点数量 / 个
不可达密封

点数量 / 个

聚丙烯装置 ８２１ ６６０３ ６５６７ ３６

甲乙酮装置 １３５２ １２７１５ １２６４９ ６６

ＭＴＢＥ 装置 ３５７ １７２２ １７０２ ２０

气分装置 ８５４ ５７８７ ５６６９ １１８

总计 ３３８４ ２６８２７ ２６５８７ ２０４

　 　 注:不可达密封点是指ꎬ由于物理因素、安全因素或环境因素导

致检测仪器无法检测到的密封点ꎮ

由表 １ 可知ꎬ某石化厂各生产装置ꎬ共建立图像

档案 ３ ３８４ 张ꎬ密封点共 ２６ ８２７ 个ꎬ其中可达密封点

２６ ５８７ 个ꎬ不可达密封点 ２０４ 个ꎮ 检测中ꎬ可达密封

点采用 ＴＶＡ２０２０Ｃ 有毒挥发气体分析仪进行检测ꎬ
不可达密封点采用 ＦＬＩＲ ＧＦ３２０ 红外成像仪进行

检测ꎮ
３􀆰 １􀆰 ２　 不同密封点类型数量统计

由表 ２ 可知ꎬ所有装置法兰、阀门和连接件的密

封点数量最多ꎬ分别为 １１ ０５３、９ １６３、５ ０３４ 个ꎬ各占

密封点总数的 ４１􀆰 ２％、３４􀆰 １％、１８􀆰 ８％ꎮ
表 ２　 各装置不同组件密封点数量统计

密封点类型 密封点数量 / 个 所占比例 / ％

阀门 ９１６３ ３４􀆰 １

法兰 １１０５３ ４１􀆰 ２

连接件 ５０３４ １８􀆰 ８

开口管线 １０５２ ３􀆰 ９１

取样连接系统 ２０ ０􀆰 ０７

泵 １５１ ０􀆰 ６０

压力释放设备 ３５４ １􀆰 ３２

３􀆰 １􀆰 ３　 密封点介质数量统计

由表 ３ 可知ꎬ所有密封点流经介质中ꎬ大部分为

轻质液ꎬ共有密封点 ２３ ０１０ 个ꎬ占 ８５􀆰 ５％ꎬ其次是气

体介质ꎬ共有 ３ ８１７ 个ꎬ所有装置流经介质无重质

液ꎮ 通过统计ꎬ开展 ＬＤＡＲ ４ 套装置中ꎬ大部分介质

为气体和轻质液ꎬ介质中的 ＶＯＣｓ 较易挥发ꎬ组件发

生泄漏的可能性较大ꎮ
表 ３　 密封点流经介质类型统计

流经介质 密封点数量 / 个 所占比例 / ％

轻质液 ２３０１０ ８５􀆰 ８

气体　 ３８１７ １４􀆰 ２

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０９ 页)
因此ꎬ催化裂化系统压力的确定ꎬ在工程设计时应有
一个优化ꎮ

５　 结论

(１)在反应时间不变条件下ꎬ反应压力增加ꎬ转
化率和汽油产率单调减少ꎬ焦炭产率增加、汽油辛烷
值下降ꎮ 反应压力由 ０􀆰 １２５ ＭＰａ 升至 ０􀆰 ２４３ ＭＰａꎬ
转化率下降 ４􀆰 ８５ 个单位ꎬ汽油产率降低 ３􀆰 ０７ 个单
位ꎬ焦炭产率增加 １􀆰 ７１ 个单位ꎬ汽油 ＲＯＮ 下降 １􀆰 ２
个单位ꎮ 说明对催化裂化反应而言ꎬ适当降低反应
压力是有利的ꎮ

(２)系统压力提高有利于降低催化裂化装置能

耗ꎮ 系统压力由 ０􀆰 １２５ ＭＰａ 升至 ０􀆰 ２４３ ＭＰａꎬ系统
能耗减少 １７６ ＭＪ / ｔꎮ

(３)产品分布与能耗影响催化裂化装置综合经
济效益ꎬ较低的反应压力有利于提高综合经济效益ꎮ
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