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摘要:以某新建 ３００ 万 ｔ / ａ 渣油加氢裂化装置为例ꎬ对冷低压分离器不同的操作压力及分馏塔进料加热炉炉前是否设置闪

蒸罐从而对装置的操作费用、能耗、投资的影响进行了分析、对比ꎮ 通过模拟分析发现ꎬ将冷低压分离器操作压力由 ０􀆰 ２０ ＭＰａ
提高至 １􀆰 ３５ ＭＰａ、并设置分馏塔进料加热炉炉前闪蒸罐ꎬ能耗(折标油)降低 ６００􀆰 ３３ ｋｇ / ｈꎬ操作费用降低 １ ５４６􀆰 １１ 万元 / ａꎬ
一次性投资费用降低 ３６４ 万元ꎮ 综合对比能耗、投资及操作费用ꎬ适当提高冷低压分离器的压力并设置分馏炉前闪蒸罐的
流程更具优势ꎮ

关键词:渣油加氢ꎻ冷低压分离器ꎻ闪蒸罐ꎻ能耗
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　 　 ２０２０ 年 ９ 月中国明确提出 ２０３０ 年“碳达峰”与
２０６０ 年“碳中和”目标ꎬ在此背景下ꎬ炼油新建装置

通过产品升级或流程优化降低碳排放显得尤为重

要ꎮ 本文中以某新建 ３００ 万 ｔ / ａ 渣油加氢裂化装置

设计数据为基础ꎬ采用化工工艺流程模拟软件 ＰＲＯ
Ⅱ分析了冷低压分离器(以下简称冷低分)不同的

操作压力及分馏塔进料加热炉炉前闪蒸罐设置与

否ꎬ对装置的操作费用、能耗及投资进行了比较ꎮ

１　 流程设置

渣油加氢裂化装置产品分馏基本流程为:自冷

高压分离器来的油水混合物经减压后进入冷低分ꎬ
低分气、分馏塔顶气先与外来物料 １ 和外来物料 ２
混合ꎬ再经压缩机升压后去下游吸收稳定单元ꎻ低分

油经换热器换热及加热炉升温后送到分馏塔分离出

石脑油、柴油和蜡油馏分ꎮ 选取流程设计基准点:各
来料量及性质不变、分馏塔操作压力相同、各产品收

率相同、富气压缩机出口压力相同、被取热介质相

同ꎮ 设计 ２ 种分馏流程ꎬ分别为方案一和方案二ꎮ

原料和产品性质见表 １ꎮ
表 １　 原料、产品性质

项目
冷高

分油

外来

物料 １
外来

物料 ２
石脑油 柴油 蜡油

富气至

下游

流量 / (ｔ􀅰ｈ－１) １９３􀆰 ００ ８􀆰 ４１ ３􀆰 ９０ ３２􀆰 ６３ １２１􀆰 １３ １９􀆰 ３８ ３０􀆰 ４７
Ｈ２Ｏ / ％ ０􀆰 ８７ ８􀆰 ４１ ３􀆰 ９０ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０７ １􀆰 ７９
Ｈ２ / ％ ０􀆰 １１ ９􀆰 ２４ ０􀆰 ７５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ４􀆰 ４１
Ｈ２Ｓ / ％ １􀆰 ７０ １５􀆰 ０９ ９２􀆰 ７１ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ２０􀆰 １２
ＮＨ３ / ％ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０２ ０􀆰 １０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１
Ｃ１ / ％ ０􀆰 ５３ １２􀆰 ４９ １􀆰 ４４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ８􀆰 ４４
Ｃ２ / ％ １􀆰 ２４ １１􀆰 ２５ ０􀆰 ６２ ０􀆰 １５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １２􀆰 １４
Ｃ３ / ％ ２􀆰 ０９ １１􀆰 １６ ０􀆰 ２７ １􀆰 ５９ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １５􀆰 ８１
ｎＣ４ / ％ ２􀆰 ７５ ９􀆰 ７２ ０􀆰 ０９ ６􀆰 ８６ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００ １３􀆰 ６９
ｉＣ４ / ％ １􀆰 ２７ ５􀆰 ０１ ０􀆰 １０ ２􀆰 ４５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ７􀆰 ３２
Ｃ５ / ％ ３􀆰 ４７ ８􀆰 １２ ０􀆰 ０３ １４􀆰 ２６ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ００ ９􀆰 ５８
Ｃ６－１７５ １４􀆰 ０７ ８􀆰 ９０ ０􀆰 ００ ６６􀆰 ２０ ３􀆰 ７５ ０􀆰 ０２ ６􀆰 ４５
１７５－３６５ / ％ ６１􀆰 ７６ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ００ ８􀆰 ０９ ８９􀆰 ６６ ３９􀆰 ４９ ０􀆰 ２２
３６５－５４０ / ％ １０􀆰 １４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ６􀆰 ４９ ６０􀆰 ４２ ０􀆰 ００

１􀆰 １　 方案一流程设置

方案一:冷低分操作压力为 ０􀆰 ２０ ＭＰａꎬ分馏加

热炉前不设置闪蒸罐ꎬ详见图 １ꎮ

􀅰８２２􀅰



２０２３ 年 １１ 月 李国瑞等:渣油加氢裂化装置分馏流程优化研究

１—冷低压分离器ꎻ２—分馏升压泵ꎻ３—炉前换热器ꎻ６—分馏加热炉ꎻ７—分馏塔ꎻ８—柴油侧线塔ꎻ
９—柴油产品泵ꎻ１０—蜡油产品泵ꎻ１１—分馏塔顶空冷ꎻ１２—分馏塔顶水冷器ꎻ１３—分馏塔顶回流罐ꎻ

１４—石脑油回流泵ꎻ１５—富气压缩机入口缓冲罐ꎻ１６—富气压缩机

图 １　 方案一流程

１􀆰 ２　 方案二流程设置

方案二:冷低分操作压力 １􀆰 ３５ ＭＰａꎬ分馏加热

炉前设置闪蒸罐ꎬ闪蒸罐闪蒸出的气相不经加热炉

加热直接进入分馏塔ꎬ详见图 ２ꎮ

１—冷低压分离器ꎻ３—炉前换热器ꎻ４—闪蒸罐ꎻ５—分馏塔进料泵ꎻ６—分馏加热炉ꎻ７—分馏塔ꎻ
８—柴油侧线塔ꎻ９—柴油产品泵ꎻ１０—蜡油产品泵ꎻ１１—分馏塔顶空冷ꎻ１２—分馏塔顶水冷器ꎻ

１３—分馏塔顶回流罐ꎻ１４—石脑油回流泵ꎻ１５—富气压缩机入口缓冲罐ꎻ１６—富气压缩机

图 ２　 方案二流程

１􀆰 ３　 ２ 种方案流程上的主要区别及操作参数

２ 种方案流程上的主要区别有以下 ２ 点ꎮ
第一点: 方案一的冷低分气操作压力只有

０􀆰 ２０ ＭＰａꎬ需送至富气压缩机入口升压ꎬ方案二的

冷低分气操作压力为 １􀆰 ３５ ＭＰａꎬ可直接送至富气压

缩机出口ꎬ富气压缩机流量小于方案一ꎬ节省了富气

压缩机的能耗ꎮ
第二点:方案二较方案一增加了炉前进料闪蒸

罐ꎬ罐顶低压闪蒸出轻组分ꎬ直接进入塔的上半部

分ꎬ降低了加热炉的负荷ꎬ但由于方案二低分气压力

􀅰９２２􀅰
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相对较高ꎬ有一部分低分气随油品进入分馏塔ꎬ最终

造成塔顶空冷及水冷的负荷较方案一要高ꎻ另外ꎬ由
于方案二为了进料闪蒸罐顶部尽量拔出轻组分ꎬ因
此尽可能降低炉前换热器压力ꎬ降低换热器至闪蒸

罐的压降ꎬ这样ꎬ方案二较方案一炉前换热器压力要

低ꎬ２ 种方案操作参数见表 ２ꎮ
表 ２　 ２ 种方案操作参数对比

物流号

方案一 方案二

温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

流量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

流量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

① ４２􀆰 ００ ０􀆰 ２０ １９３􀆰 ００ ４９􀆰 ００ １􀆰 ３５ １９３􀆰 ００

② ４３􀆰 ００ ２􀆰 ６２ １７７􀆰 ７０ ４８􀆰 ００ ０􀆰 ７８ １８４􀆰 ８０

③ ２５０􀆰 ００ ２􀆰 ２０ １７７􀆰 ７０ ２３７􀆰 ００ ０􀆰 １８ １８４􀆰 ８０

④ — — — ２３７􀆰 ００ ０􀆰 ７１ １０７􀆰 ５８

⑤ — — — ３５２􀆰 ００ ０􀆰 １９ ７７􀆰 ２２

⑥ ３１６􀆰 ００ ０􀆰 １９ １７７􀆰 ７０ ３５２􀆰 ００ ０􀆰 １９ １０７􀆰 ５８

⑨ １４２􀆰 ００ ０􀆰 １５ ８５􀆰 ５４ １３９􀆰 ００ ０􀆰 １５ ９７􀆰 ００

⑩ ５０􀆰 ００ ０􀆰 １３ ８５􀆰 ５４ ５０􀆰 ００ ０􀆰 １３ ９７􀆰 ００

􀃊􀁉􀁓 ４０􀆰 ００ ０􀆰 １０ ８５􀆰 ５４ ４０􀆰 ００ ０􀆰 １０ ９７􀆰 ００

􀃊􀁉􀁔 ３９􀆰 ００ ０􀆰 ０５ ４􀆰 ３７ ３９􀆰 ００ ０􀆰 ０５ １１􀆰 ５４

􀃊􀁉􀁕 ４４􀆰 ００ ０􀆰 ０５ ３０􀆰 ９０ ４４􀆰 ００ ０􀆰 ０５ ２４􀆰 ２０

􀃊􀁉􀁖 １４６􀆰 ００ １􀆰 ２７ ３０􀆰 ４７ １４２􀆰 ００ １􀆰 ２７ ３０􀆰 ４７

􀃊􀁉􀁗 ４１􀆰 ００ ０􀆰 ０５ １３􀆰 ８０ ４９􀆰 ００ １􀆰 ３５ ６􀆰 ７０

从表 ２ 中可以看出􀃊􀁉􀁕物流ꎬ方案二较方案一富

气压缩机入口流量降低了 ６􀆰 ７０ ｔ / ｈꎻ⑥物流ꎬ方案二

较方案一加热炉进料量减少了 ７０􀆰 １２ ｔ / ｈꎮ

２　 能耗及操作费用对比

从上述中可知ꎬ提高冷低分压力后ꎬ进入富气压

缩机的物料量减少 ２１􀆰 ６８％ꎻ炉前增加闪蒸罐后ꎬ加
热炉的进料量减少 ３９􀆰 ４６％ꎮ 方案一和方案二流程

不一样ꎬ设备选型不一样ꎬ能耗也不一样ꎬ２ 种方案

主要设备负荷对比见表 ３ꎮ
表 ３　 ２ 种方案主要设备负荷对比 ＭＷ

设备编号 设备名称 方案一 方案二

２ 分馏升压泵 ０􀆰 ２８０ —

５ 分馏塔进料泵 — ０􀆰 １２

６ 分馏加热炉 １８􀆰 ３２０ １４􀆰 ８０

１１ 分馏塔顶空冷 １２􀆰 ７７０ １３􀆰 ４５

１２ 分馏塔顶水冷器 ０􀆰 ７３８ ０􀆰 ９２

１６ 富气压缩机 ２􀆰 ２３６ １􀆰 ３３

　 　 从表 ２ 中可以看出ꎬ方案二较方案一的 ２ 号设

备及 ５ 号设备ꎬ泵的总功率降低 ０􀆰 １６ ＭＷꎻ方案二

较方案一的 ６ 号设备ꎬ加热炉负荷降低 ３􀆰 ５２ ＭＷꎻ
方案二较方案一的 １６ 号设备ꎬ富气压缩机负荷降低

０􀆰 ９０４ ＭＷꎻ方案二较方案一的 １１ 号设备ꎬ塔顶空冷

负荷提高 ０􀆰 ６８ ＭＷꎻ方案二较方案一的 １２ 号设备ꎬ
塔顶水冷器负荷提高 ０􀆰 １８６ ＭＷꎮ 由于 ３ 号设备ꎬ
炉前换热器的热物料是分馏系统本身内部物料提供

的热量ꎬ未从外部输入ꎬ因此ꎬ不做 ２ 种方案的炉前

换热器负荷对比ꎮ ２ 种方案下的能耗差异主要体

现在燃料气消耗、泵的电耗、空冷风机的电耗以及

富气压缩机汽轮机的蒸汽消耗上ꎮ 其中ꎬ加热炉

效率按 ９４％考虑ꎬ燃料热值按标准天然气考虑ꎻ富
气压缩机的汽轮机能耗按照国内压缩机厂家提供

的数据计算ꎻ泵的电机消耗也按照国内离心泵及

电机厂家提供的数据计算ꎮ 将方案一的能耗及操

作费用定义为基准ꎬ方案二的能耗及操作费用在

基准上进行增减ꎬ按照原油 ６０ 美元 /桶计算ꎬ操作

成本对比见表 ４ꎮ
表 ４　 ２ 种方案操作成本对比

项目 方案一 方案二

天然气消耗 / (ｍ３􀅰ｈ－１) 基准 －３４４􀆰 ２２

电耗 / ｋＷ 基准 －１５２􀆰 ００

４􀆰 ２ ＭＰａ 蒸汽消耗 / ( ｔ􀅰ｈ－１) 基准 －２􀆰 ８０

循环水消耗 / ( ｔ􀅰ｈ－１) 基准 ＋８􀆰 ５３

能耗(折标油) / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 基准 －６００􀆰 ３３

操作成本 / (元􀅰ｈ－１) 基准 ＋１８４０􀆰 ６１

由表 ３ 和表 ４ 可以看出ꎬ方案二的流程有明显

的节能优势ꎬ主要体现在富气压缩机能耗降低、加热

炉能 耗 降 低ꎬ 方 案 二 较 方 案 一 节 省 操 作 成 本

１ ８４０􀆰 ６１ 元 / ｈꎬ按照装置平均每年运行 ８ ４００ ｈ 计

算ꎬ每年可节省操作成本 １ ５４６􀆰 １１ 万元ꎮ

３　 一次性投资对比

为简化对比过程ꎬ仅考虑主要单体设备的投资

差异ꎬ其余如管道、仪表及土建等部分的差异忽略不

计[１]ꎮ 另外ꎬ将方案一的设备投资定义为基准ꎬ方
案二的设备在同类设备投资基准上进行增减ꎮ ２ 种

方案一次性投资对比见表 ５ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２３５ 页)
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３　 结论

为满足某石化厂煤制氢装置的气化原料从煤掺

混低硫石油焦改为掺混高硫石油焦以进一步降低原

料及氢气成本的目的ꎬ本文中采用低温甲醇洗专有

模拟软件“ＲＰＳ”对原厂的相似设计工况进行了模拟

计算ꎬ结果吻合良好ꎬ证明了其继续用于高硫工况和

改造工况计算的可行和可靠性ꎮ 再采用高硫原料气

作为进料对原设计相似流程进行模拟计算ꎬ帮助分

析出了该流程目前存在瓶颈ꎬ并提出了解瓶颈改造

方案ꎮ
同时配合新增未变换气系统改造方案ꎬ完成了

整个系统的优化升级ꎮ 这一改造方案的优点是在满

足高硫原料气和新增未变换气处理要求的同时ꎬ系
统冷量增加较少ꎬ可不对冰机进行扩容ꎮ

总之ꎬ通过本次改造的方案设计、模拟计算和结

果分析ꎬ确认了该石化煤制氢低温甲醇洗装置经过

改造方案的设计ꎬ新增部分设备并对少量设备、管
道、阀门核算优化后ꎬ可以满足煤制氢净化装置适应

气化掺烧高硫焦暨增产合成气改造项目的要求ꎮ
这一研究工作针对特殊原料气的低温甲醇洗工艺

流程ꎬ不仅为解决具有类似原料气的气体净化工

艺的改造提供了理论指导ꎬ也具有良好的工业应

用前景ꎮ
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表 ５　 ２ 种方案一次性投资对比

设备编号 设备名称 方案一 方案二 / 万元

１ 冷低压分离器 基准 ＋３９
２(２ 台) 分馏升压泵 基准 －７０

３ 炉前换热器 基准 ＋７５
４ 闪蒸罐 基准 ＋６５

５(２ 台) 分馏塔进料泵 基准 ＋５０
６ 分馏加热炉 基准 －２１０
７ 分馏塔 基准 ０
８ 柴油侧线塔 基准 ０
９ 柴油产品泵 基准 ０
１０ 蜡油产品泵 基准 ０
１１ 分馏塔顶空冷 基准 ＋２０
１２ 分馏塔顶水冷器 基准 ＋２􀆰 ５
１３ 分馏塔顶回流罐 基准 ０
１４ 石脑油回流泵 基准 ０
１５ 富气压缩机入口缓冲罐 基准 ０
１６ 富气压缩机 基准 －３３６

合计 　 基准 －３６４

方案二流程较方案一流程虽然增加了闪蒸罐ꎬ
但方案二的富气压缩机和加热炉设备采购成本降

低ꎬ方案二流程较方案一流程的主要单体设备一次

性投资降低 ３６４ 万元ꎮ

４　 结论

综上ꎬ得出以下结论ꎮ
(１)通过调整冷低分操作压力ꎬ使冷低分气去

向由富气压缩机入口改为富气压缩机出口ꎬ这样充

分利用上游冷高分油的压力能ꎬ降低了富气压缩机

的负荷ꎬ节省了富气压缩机的投资费用ꎬ减少了能耗

及操作费用ꎮ
(２)通过设置分馏炉前闪蒸罐ꎬ轻组分不经加

热炉直接进入分馏塔ꎬ避免了轻组分的过度过热ꎬ降
低了加热炉的进料量ꎬ降低了加热炉的负荷ꎬ进而降

低了加热炉的投资、能耗和操作费用ꎮ
综合对比能耗、投资及操作费用ꎬ适当提高冷低

压分离器的压力并设置分馏炉前闪蒸罐的流程更具

优势ꎮ 本文中为新建装置的工艺流程选择和旧装置

分馏炉瓶颈消除改造提供了设计思路ꎮ
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