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摘要:通过对催化装置热进料的生产工艺改造ꎬ解决了炼厂催化装置、常减压装置和焦化装置间重复用能的问题ꎬ节约了大

量的循环水ꎬ并且增加了 ３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽的发汽量ꎬ在节能降耗的同时ꎬ减少了电厂的碳排放量以及对环境的污染ꎬ为企业带来良

好的经济效益ꎮ
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　 　 能源是国民经济的基础ꎬ节能在能源供需平衡

过程中起着重要作用ꎬ因此节能减排已经成为我国

一项重要和长期的能源政策ꎮ
随着碳排放要求的日益严格ꎬ炼油企业系统节

能优化改造显得至关重要和迫切ꎮ 催化裂化装置和

常减压蒸馏装置是炼厂的主要耗能大户ꎬ催化裂化

过程能量优化包括回收余热、热进料、减少生焦量、
利用再生烟气能量、优化换热流程等ꎻ而常减压蒸馏

过程能量优化包括优化换热流程、控制过气化率、减
少加热能耗、干式减压蒸馏、热量联合等ꎮ 装置间的

热量联合、催化裂化装置的热进料是其中的一项重

要内容[１－３]ꎮ
某套催化装置的原料来自于常减压和焦化装

置ꎬ在物料出两套装置时都要冷却到 ８０℃ꎬ而进入

下游催化装置又都需要重新加热到约 ２００℃ꎬ上下

游装置存在物料的用能浪费现象ꎬ浪费了大量的能

源ꎮ 本研究旨在解决此部分浪费的能源ꎬ达到节能

减排的目的[４]ꎮ

１　 原有流程描述

１ 套催化装置共有 ３ 股原料ꎮ 工艺流程示意图

见图 １ꎬ原料温度变化见表 １ꎮ
第一股原料:蒸馏减压蜡油从 １０３℃ 经水箱冷

却到 ８０℃出装置ꎬ通过调节阀控制流量进入催化中

间罐区的直馏蜡油罐ꎮ
第二股原料:焦化蜡油从 １６０℃通过空冷器冷

却到 ９０℃ꎬ再经循环水冷却到 ８０℃出焦化装置ꎬ通
过调节阀控制流量进入催化中间罐区的焦化蜡

油罐ꎮ
第三股原料:蒸馏渣油从 １４５℃经低温热水冷

却到 ８０℃出装置ꎬ通过调节阀控制流量进入催化中

间罐区的渣油罐ꎮ
３ 股原料进入催化原料罐中进行调和ꎬ之后进

入三催装置的缓冲罐ꎮ 其中 ９５％原料与分馏部分

的 １８４℃汽提柴油换热ꎬ５％原料与 ３４０℃的产品油

浆换热ꎬ二合一后再与３４０℃ 的循环油浆换热至
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图 １　 催化装置原有进料工艺流程示意图

表 １　 催化装置的原料温度变化 ℃

催化装置原料 上游装置冷却温变 进入催化反再系统需要的温度

蒸馏减压蜡油 １０３→８０ 　

焦化蜡油　 　 １６０→８０ ８０→２００

蒸馏渣油　 　 １４５→８０ 　

２００℃进入反再系统ꎮ 工艺流程示意图见图 ２ꎬ各物

料温度变化见表 ２ꎮ

图 ２　 催化装置原有进料换热部分工艺流程示意图

表 ２　 催化装置用来加热的物料温度变化 ℃

加热物料 温变变化

分馏塔底柴油 １８４→１３６

循环油浆　 　 ３４０→３１５

产品油浆　 　 ３４０→１５０

２　 工艺改造方案

２􀆰 １　 方案优选

为了有效地解决原有催化装置冷进料的用能浪

费问题ꎬ同时在保证装置改动尽量小的情况下ꎬ经过

研究对比ꎬ确定了以下 ２ 种工艺改造方案ꎮ
工艺改造方案一:上游热原料进入催化中间

罐区ꎮ
催化原料从上游装置出来ꎬ在进入冷却换热设

备前ꎬ通过副线进入催化中间罐区的新建催化热原

料罐ꎬ经过混合后热原料进入催化装置的原料缓冲

罐ꎮ 工艺流程示意图见图 ３ꎮ

图 ３　 催化装置热进料改造工艺流程示意图(方案一)

　 　 工艺改造方案二:上游热原料不经过中间罐区ꎮ
催化原料从上游装置出来ꎬ在进入冷却换热设

备前ꎬ通过副线或者新增管线进入催化装置的混合

器ꎬ经过混合器混合的热原料进入装置的原料缓冲

罐ꎮ 工艺流程示意图见图 ４ꎮ
根据表 ３ 的方案对比ꎬ以及炼厂可以接受的改

造工程量和实施周期ꎬ本研究选择方案一ꎬ并且催化

装置保持原有的进料加热流程不变[５－８]ꎮ
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图 ４　 催化装置热进料改造工艺流程示意图(方案二)

表 ３　 工艺改造技术方案对比

项目 方案一 方案二 结论

对中间罐区流程调整 　 １.在原流程上增加副线ꎻ２.从流程上删去了

直馏蜡油罐、焦化蜡油罐和渣油罐

　 １.在原流程上增加副线ꎻ２.从流程上删

去了直馏蜡油罐、焦化蜡油罐和渣油罐ꎻ

３.新上混合器ꎻ４.新增 ３ 路控制阀门

选方案一

上游装置出料 　 ３ 种原料都热出料 　 ３ 种原料都热出料 ２ 种方案均可

上游装置波动对催化装置的影响 　 上游出料通过管线输送至催化装置的中间罐

区ꎬ再为装置进行供料ꎬ故本方案上游装置波动

对催化装置的影响较小

　 蒸馏装置和焦化装置来的原料直接进入

催化装置ꎬ上游的波动对催化装置有一定

的影响

选方案一

新增上下游装置输送管线 　 不需要新增管线 　 新增 ＤＮ２５０ 管线 ５００ ｍ 选方案一

上游装置异常时催化装置进料 　 由于有中间热罐ꎬ上游装置的蜡油和渣油实

现全部热出料ꎬ催化装置实现全部热进料

　 由于没有中间热罐ꎬ上游装置只能采取

全部冷出料

选方案一

改造中间罐区的原料储罐 　 由于催化装置原料罐区的储罐设计温度均为

９０℃ꎬ且为普通碳钢材质ꎮ 原料温度提高后ꎬ这

些罐不能符合要求ꎬ需要新建热罐

　 由于热原料不经过中间罐区ꎬ不需要新

建热罐

选方案二

２􀆰 ２　 原有进料加热热源的利用

原有进料加热热源包括从汽提塔底出来的

１８４℃柴油、分馏塔底出来的 ３４０℃产品油浆和循环

油浆 ３ 部分ꎮ 由于进入催化装置的原料温度提高ꎬ
用以加热的 ３ 种热介质换热后温度均将有提高ꎮ

(１)汽提塔底柴油

由于原料量为 ２００ ｔ / ｈꎬ柴油量为 １４０ ｔ / ｈꎬ原流

程柴油换热后为 １３６℃ꎬ而原料温度提高后ꎬ柴油温

度虽然有所提高但提高有限ꎬ所以没有利用价值ꎬ但
后续循环水量将有增加ꎬ此部分流程暂不变动ꎮ

(２)产品油浆

原料油进料改为热进料后ꎬ此部分热源有部分

节余ꎬ后续冷却负荷需要增加ꎬ有以下 ２ 种方案ꎮ

方案一:保持原流程ꎬ产品油浆冷却器的原冷却

介质(循环水)增加用量ꎮ
方案二:保持原流程ꎬ产品油浆冷却器的冷却介

质改为选用低温热水ꎮ
根据表 ４ 中 ２ 种方案优缺点的对比ꎬ选择方案

二可以有效利用低温热ꎬ降低能耗ꎬ减少投资ꎮ
表 ４　 ２ 种冷却换热物料方案对比表

方案一

优点 缺点

　 利用原有换热流程上的循

环水ꎬ管线改动小

　 进料温度提高ꎬ导致循环

水量增大

　
　 换热器易结垢ꎬ随循环水

量增大ꎬ需更换换热器
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续表

方案二

优点 缺点

　 减少循环水量ꎬ利用低温

热ꎬ降低能耗

管线改动较大

　 换热器能满足负荷ꎬ不需要

更换换热器
　

(３)循环油浆

采用热原料后ꎬ工艺要求保证原料进入反应－
再生系统的温度不变ꎬ用于加热原料的循环油浆仍

有可以利用的节余高温热源ꎮ
方案一:将此高温热源用来发生蒸汽ꎮ
方案二:将此热源与常减压蒸馏热联合提高原

油换热终温ꎮ
２ 种生产方案对比如表 ５ꎮ

表 ５　 ２ 种生产方案对比表

方案一

优点 缺点

　 在原有换热流程上多产蒸汽ꎬ不

需改动ꎬ操作简便可行ꎬ投资小

　 需核算原有换热器是否能满

足生产要求

方案二

优点 缺点

　 实现装置间热联合ꎬ降低能耗 　 需对换热流程重新优化ꎬ设

计和施工难度大ꎻ生产和检修

周期长ꎻ改动换热流程投资大

根据表 ５ 中 ２ 种方案的优缺点对比及实施时间

的限制ꎬ并且对蒸汽发生换热器进行核算后ꎬ可满足

生产使用要求ꎬ因此选用方案一[９－１２]ꎮ

３　 结论

本实施方案的提出ꎬ解决了炼厂催化装置、常减

压装置和焦化装置间重复用能的问题ꎬ节约了大量

的循环水ꎬ并且增加了 ３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽的发汽量ꎬ为
企业带来良好的经济效益ꎮ

通过改造ꎬ催化装置采用热进料后ꎬ由于原料进

料温度提高而进入反应－再生系统的温度控制不

变ꎬ分馏系统多出的热量可以发生蒸汽ꎮ 经过计算ꎬ
采用热进料后比原采用冷进料多产 ３􀆰 ５ ＭＰａ 饱和

蒸汽约 ７􀆰 ３ ｔ / ｈꎬ提高了 ２０％以上ꎮ 同时ꎬ采用热进

料后ꎬ由于常减压蒸馏装置和焦化装置的出料ꎬ不需

要冷却直接热出料ꎬ可以节约大量的循环水ꎬ约为

６７０ ｔ / ｈꎮ
本次多产的饱和蒸汽通过装置的余热锅炉过热

后送入管网ꎬ可使电厂的锅炉节约 ９４０ ｋｇ / ｈ 燃料

油ꎬ减少了碳排放量以及对环境的污染ꎮ
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