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摘要:加氢裂化装置反应器压降是影响装置长周期运行的重要因素ꎬ通过计算反应器的压降ꎬ总结适合加氢裂化装置的压

差预测公式ꎬ以准确预测反应器压差上涨趋势及装置运行周期ꎮ
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　 　 中海油惠州石化一期炼油项目加工能力为

１ ２００ 万 ｔ / ａꎬ设计加工低硫高酸环烷基重质原油ꎬ
其中 ４００ 万 ｔ / ａ 蜡油加氢裂化装置为国内首套引进

壳牌工艺包的加氢裂化装置ꎬ本装置反应器分成相

同的两系列(Ｒ１０１Ａ / Ｂ)ꎬ每个反应器均设 ６ 个床

层ꎮ 反应器内装壳牌催化剂技术公司的 ３ 种类型催

化剂ꎬ分别为:加氢保护催化剂、精制催化剂、裂化催

化剂ꎮ 设计初次使用寿命 ２ 年ꎬ装置设计加工减二

线蜡油、减三线蜡油和焦化蜡油的混合原料ꎮ ２ 个

反应器装填催化剂量一致ꎬ操作条件基本一致ꎬ实际

压差也基本相等ꎬ现计算其中一个反应器压差ꎮ 通

过 ３ 种经验公式计算目前反应器压差ꎬ进行对比分

析ꎬ找到一种适合本装置的经验公式ꎬ并加入实际运

行参数重新整合出新的经验公式ꎬ利用新的经验公

式预测反应器压差ꎮ

１　 反应器催化剂床层压降计算

反应床层装填数据和催化剂运行参数如表 １ 和

表 ２ 所示ꎮ

表 １　 催化剂装填数据表

床层

催化剂

尺寸 /

ｍｍ

形状

装填

高度 /

ｍ

体积 /

ｍ３

质量 /

ｋｇ

平均堆比 /

(ｋｇ􀅰ｍ－３)

一床保护剂 ２􀆰 ５~３３ 圆柱 ５􀆰 ０２ ７６􀆰 ３３ ４４６１５ ５８４􀆰 ５０１５

二床精制剂 １􀆰 ６ 三叶草 ６􀆰 ３１ ９５􀆰 ９４ ７４３７５ ７７５􀆰 １８３７

三床精制剂 １􀆰 ６ / ２􀆰 ５ 三叶草 ６􀆰 ９５ １０５􀆰 ６７ ７９５７５ ７５３􀆰 ０７３３

四床裂化剂 ２􀆰 ５ 三叶草 ２􀆰 ９３ ４４􀆰 ５５ ３４４００ ７７２􀆰 １３９２

五床裂化剂 ２􀆰 ５ 三叶草 ３􀆰 ３１ ５０􀆰 ３３ ３８８００ ７７０􀆰 ９１８５

六床裂化剂 ２􀆰 ５ 三叶草 ７􀆰 １０ １０４􀆰 １１ ８１０５０ ７７８􀆰 ５０８１

　 　 注:总平均堆比 ７３９􀆰 ７５８ ８ ｋｇ / ｍ３ꎬ反应器直径 Ｄ ＝ ４ ４１５ ｍｍꎬ总

装填高度 ３１􀆰 ６２ ｍꎮ

表 ２　 单列反应器催化剂运行重要参数表

项目 设计值(ＳＯＲ) 标定数据

进料流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３８ ２３６􀆰 ７９

循环氢流量 / (Ｎｍ３􀅰ｈ－１) ２３００００ ２３０２８５􀆰 ３３

一床入口温度 / ℃ ３７０ ３６７􀆰 ３１

床层平均反应温度 / ℃ ４１０ ３９２􀆰 ５３

􀅰１７２􀅰
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续表

项目 设计值(ＳＯＲ) 标定数据

反应出口温度 / ℃ ４１５ ４０２􀆰 １２

反应器入口操作压力 / ＭＰａ １５􀆰 ２５ １５􀆰 １２

反应器出口操作压力 / ＭＰａ １４􀆰 ９ １４􀆰 ６５

床层总压降 / ＭＰａ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ４７

１􀆰 １　 反应器压降计算方法 １
根据刘凯祥总结的加氢裂化反应器床层压差计

算经验公式[１]:
ΔＰ ＝ α２ × ４􀆰 ５６５ × １０ －５ × ΔＬ × Ｄ －２ ×

(１９ / Ｐ) (１－ＣＡＴ / ６５３􀆰 １５) × ρ × Ｆ０􀆰 ６２ × Ｖ０􀆰 ６７ × ϑ０􀆰 ３５ ×
ｅｘｐ(２ ６００ / ＣＡＴ) (１)

式中:ΔＰ 为催化剂床层压差ꎬＭＰａꎻα 为污垢系数ꎬ
一般初期取 １􀆰 ０ꎬ末期取 １􀆰 ３ꎻΔＬ 为催化剂床层高

度ꎬｍꎻＤ 为反应器直径ꎬｍｍꎻＰ 为反应器入口操作压

力ꎬＭＰａ(表)ꎻρ 为催化剂的平均装填密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻＦ
为原料油的标准体积流量(１５􀆰 ６℃)ꎬｍ３ / ｈꎻＶ 为反

应器入口气体标准体积流量ꎬＮｍ３ / ｈꎻＣＡＴ 为催化剂

平均操作温度ꎬＫꎻυ 为原料油的 １００℃ 运动黏度ꎬ
ｍｍ２ / ｓꎮ

已知:装置催化剂床层高度 ΔＬ ＝ ３１􀆰 ６２ ｍꎻ反应

器直径 Ｄ＝ ４ ４１５ ｍｍꎻ入口压力 Ｐ＝ １５􀆰 １２ ＭＰａꎻ催化

剂的平均装填密度 ρ ＝ ７３９􀆰 ７５８ ８ ｋｇ / ｍ３ꎮ 根据装置

标定原料油 Ｐ－Ｔ－ｅ 相图ꎬ以及前面计算反应入口氢

分压计算可知ꎬ在反应入口温度 ３６５℃、１５􀆰 １２ ＭＰａ
条件下ꎬ混合原料油汽化率很低(大约 ５􀆰 ５％左右)ꎬ
近似为液相ꎬ已知原料油质量流量为 ２３６􀆰 ７９ ｔ / ｈꎬ
ｄ１５􀆰 ６

１５􀆰 ６ ＝ ０􀆰 ９０９ １ꎬ换算为标准体积流量(１５􀆰 ６℃)ꎬＦ ＝
２６０􀆰 ４７ ｍ３ / ｈꎻ反应器入口气体标准体积流量为混氢

流量 Ｖ ＝ ２３０ ２８５􀆰 ３３ Ｎｍ３ / ｈꎻ催化剂平均操作温度

ＣＡＴ ＝ ６６５􀆰 ６５ Ｋꎻ 原料油的 １００℃ 运动黏度 υ ＝
５􀆰 １ ｍｍ２ / ｓꎮ 代入公式计算求得 ΔＰ＝０􀆰 ５９０ ４８１ ＭＰａꎮ
１􀆰 ２　 反应器压降计算方法 ２

参照文献[２－５]ꎮ
应用单相压力降关联的模型:
Ｌａｒｋｉｎｓｉ 等提出用单项压力降关联气、液相同时

通过床层的压降:
气相压降:
ΔＰｇ ＝ Ａ{[(１ － εｇ) ２ × μｇ × ｕｇ] / (ｄ２

ｐ × ε３
ｇ)} ＋

Ｂ[(１ － εｇ) / ε３
ｇ] × [(ρｇ × ｕ２

ｇ) / ｄｐ] (２)

　 　 液相压降:
ΔＰｌ ＝ Ａ{[(１ － εｌ) ２ × μｌ × ｕｌ] / (ｄ２

ｐ × ε３
ｌ )} ＋

Ｂ[(１ － εｌ) / ε３
ｌ ] × [(ρｌ × ｕ２

ｌ ) / ｄｐ] (３)

　 　 气液相压降关联式:
ｌｇ[ΔＰｌｇ / (ΔＰｌ ＋ ΔＰｇ)] ＝ ０􀆰 ４１６ / (０􀆰 ６６６ ＋ ｌｇ２Ｘ) (４)

其中:
Ｘ ＝ (ΔＰｌ / ΔＰｇ) ２ (５)
εｇ ＝ εｌ ＝ ε － εＫ (６)

式中:Ａ、Ｂ 为常数ꎬＡ＝ １５０ꎬＢ＝ １􀆰 ７５ꎮ
为了计算 ΔＰ ｌꎬΔＰｇꎬ要分别求出气液相在反应

操作条件下的动力黏度 μ ( ｍＰａ􀅰ｓ)、 线速度 ｕ
(ｍ / ｓ)、密度 ρ(ｋｇ / ｍ３)ꎬ其中 ε＝ ０􀆰 ４５(本装置的催

化剂形状为三叶草形ꎬ密相装填ꎬ参照 ２０１７ 年加氢

裂化专家班刘涛实验中催化剂直径与空隙率关系

图ꎬ本装置催化剂直径 ｄｐ ＝ ２􀆰 ５ ｍｍ 对应空隙率在

４０％左右)ꎮ 根据原料油的平衡汽化的 Ｐ－Ｔ－ ｅ 相

图ꎬ可知在反应入口温度 ３６５℃、１５􀆰 １２ ＭＰａ 条件下ꎬ
确定反应液相为原料油ꎬ气相为循环氢(不考虑裂

化各床层气液相随反应的变化)ꎮ
(１)计算反应液相(原料油)的 μ、ｕ、ρ
①常压 ３７􀆰 ７８℃下的运动黏度:
ｌｇ ｖ３７􀆰 ７８ ＝ ４􀆰 ３９３ ７１ － １􀆰 ９４７ ３３Ｋ ＋ ０􀆰 １２７ ６９Ｋ２ －

３􀆰 ２６２ ９ × １０ －４ × ＡＰＩ － ０􀆰 ０１１ ８２４ ６Ｋ × ＡＰＩ ＋
(０􀆰 １７１ ６１７Ｋ２ ＋ １０􀆰 ９９６ ４６ × ＡＰＩ ＋ ０􀆰 ０９５ ０６６ ３ × ＡＰＩ２ －

０􀆰 ８６０ ２１８Ｋ × ＡＰＩ) / (ＡＰＩ ＋ ５０􀆰 ３６４ ２ － ４􀆰 ７８２ ３１Ｋ) (７)

其中:原料油 ＡＰＩ＝ ２４􀆰 １３９ １ꎬＵＯＰ Ｋ＝ １１􀆰 ７５５ ２ꎮ 求

得 ｖ３７􀆰 ７８ ＝ １８􀆰 ９５４ ４ ｍｍ２ / ｓꎮ
②高压ꎬ反应平均操作温度 ３９２􀆰 ５℃下的黏度:

ｖ ＝ ｅｘｐ[ｅｘｐ(ａ ＋ ｂ × ｌｎ Ｔ)] － ０􀆰 ６ (８)

其中:
ａ ＝ ｌｎ[ｌｎ(ｖ１ ＋ ０􀆰 ６)] － ｂ × ｌｎ Ｔ１ (９)

ｂ ＝ {ｌｎ[ｌｎ(ｖ１ ＋ ０􀆰 ６)] － ｌｎ[ｌｎ(ｖ２ ＋ ０􀆰 ６)]} /
( ｌｎ Ｔ１ － ｌｎ Ｔ２) (１０)

　 　 Ｔ ＝ ６６５􀆰 ６５ ＫꎬＴ１ ＝ ３１０􀆰 ９３ ＫꎬＴ２ ＝ ３７２􀆰 ０４ Ｋꎬ
ｖ９８􀆰 ８９ ＝ ５􀆰 １２ ｍｍ２ / ｓꎬｖ、ｖ１、ｖ２ 分别是原料油在 Ｔ、Ｔ１、
Ｔ２ 下的运动黏度ꎮ 求得 ｖ＝ ０􀆰 ７６７ ５３ ｍｍ２ / ｓꎮ

③原料油在 ３９２􀆰 ５℃下的密度根据关秉振油品

密度简洁计算法计算:
ρｉ ＝ ρ２０ － (２􀆰 ８５４ － ３􀆰 ９３ × ρ２０ ＋ １􀆰 ６ × ρ２

２０) ×
０􀆰 ００１ × ( ｔ － ２０) (１１)

其中:ρ２０ ＝ ０􀆰 ９０２ ５ꎮ 求得 ρ３９２􀆰 ５ ＝ ６７８􀆰 ８７５ ｋｇ / ｍ３ꎮ
液体具有不可压缩性质ꎬ在不同压力下密度变

化很小ꎬ所以原料油在反应操作温度、压力下的密度

ρｌ ＝ ６７８􀆰 ８７５ ｋｇ / ｍ３ꎮ
④根据同一温度、压力下运动黏度与动力黏度

关联式:

􀅰２７２􀅰
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μａ ＝ ｖ × ρ (１２)

　 　 求得常压下 ３９２􀆰 ５℃时原料油的动力黏度 μａ ＝
０􀆰 ５２１ ０５７ ｍＰａ􀅰ｓꎮ

⑤根据不同压力下黏度的转化公式:
ｌｇ μｌ / μａ ＝

Ｐ × ( － ０􀆰 ０１０ ２ ＋ ０􀆰 ０４０ ４２ × μ０􀆰 １８１
ａ ) / ６􀆰 ８９４ ７６ (１３)

　 　 求得操作压力 １５􀆰 １２ ＭＰａ 下的黏度 μｌ ＝
０􀆰 ０００ ５９３ ３２３ Ｐａ􀅰ｓꎮ

⑥反应器直径为 ４􀆰 ４１５ ｍꎬ截面积为 １５􀆰 ３０１ ４ ｍ２ꎬ
进料量为 ２３６􀆰 ７９ ｔ / ｈꎬ在操作温度、压力下原料油密

度大约为 ０􀆰 ６７８ ｔ / ｍ３ꎬ求得操作状态下的表观液速

ｕｌ ＝ ０􀆰 ００６ ３４ ｍ / ｓꎮ
(２)计算气相(循环氢)的 μ、ｕ、ρ
①循环氢黏度较难确定ꎬ将其看成纯氢ꎬ通过

«化工物性算图手册»第 １３５ 页中查图得其在操作

工况下的动力黏度 μｇ ＝ ０􀆰 ０００ ０１６ ３４ Ｐａ􀅰ｓꎮ
②反应器入口循环氢量为 ２３０ ２８５􀆰 ３３ Ｎｍ３ / ｈꎬ

操作压力下的流量为 ３ ７１１􀆰 ５８３ ｍ３ / ｈꎬ操作状态下

的表观液速 ｕｇ ＝ ０􀆰 ０６７ ３７９ ｍ / ｓꎮ
③本装置循环氢分子量为 ４􀆰 ２５５ ２ꎬ其标准状态

下密度 ρ标ｇ ＝ ０􀆰 １８９ ９６４ ｇ / Ｌꎮ
④根据气体标准状态方程求得操作压力温度下

循环氢密度 ρｇ ＝ １１􀆰 ７８２ ５１ ｋｇ / ｍ３ꎮ
(３)气、液相压力降计算

①近似设定 ε ＝ ０􀆰 ４５ꎬ剩余孔隙率 εＫ ＝ ０􀆰 ０５ꎬ依
据公式(６)求得 εｇ ＝εｌ ＝ ０􀆰 ４ꎮ

②Ａ＝ １５０ꎻＢ ＝ １􀆰 ７５ꎻρｇ ＝ １１􀆰 ７８２ ５１ ｋｇ / ｍ３ꎻｕｇ ＝
０􀆰 ０６７ ３７９ ｍ / ｓꎻμｇ ＝ ０􀆰 ０００ ０１６ ３４ Ｐａ􀅰ｓꎻεｇ ＝ ０􀆰 ４ꎻ
ｄｐ ＝ ０􀆰 ００２ ５ ｍꎮ 依据公式(２)求得 ΔＰｇ ＝ ４９９􀆰 ６７１ ０
Ｐａ / ｍꎮ

③Ａ ＝ １５０ꎻＢ ＝ １􀆰 ７５ꎻ ρｌ ＝ ６７８􀆰 ８７５ ｋｇ / ｍ３ꎻｕｌ ＝
０􀆰 ００６ ３４ ｍ / ｓꎻμｌ ＝ ０􀆰 ０００ ５９３ ３２３ Ｐａ􀅰ｓꎻεｇ ＝ ０􀆰 ４ꎬｄｐ ＝
０􀆰 ００２ ５ ｍꎮ 依据公式 ( ３) 求得 ΔＰ ｌ ＝ ６８６􀆰 ９０１ ２
Ｐａ / ｍꎮ

④依据公式(４) 和(５) 求得反应器每米压降

ΔＰ ｌｇ ＝ ４ ３１１􀆰 ５４５ Ｐａ / ｍꎮ
⑤最终得出总床层压降 ΔＰ＝ ０􀆰 １３６ ３ ＭＰａꎮ
实际标定总床层压降为 ０􀆰 ４７ ＭＰａꎬ偏差较大ꎮ

计算过程气液相用了同样的孔隙率ꎬ而非气液相有

效孔隙率ꎮ
１􀆰 ３　 反应器压降计算方法 ３

应用王月霞方程[５]:
ΔＰＧ ＝ ＡＧ{[(１ － εＧ) ２ × μＧ × ｕＧ] / (ｄ２

ｐ × ε３
Ｇ)} ＋

ＢＧ[(１ － εＧ) / ε３
Ｇ] × [(ρＧ × ｕ２

Ｇ) / ｄｐ] (１４)

ΔＰＬ ＝ ＡＬ{[(１ － εＬ) ２ × μＬ × ｕＬ) / (ｄ２
ｐ × ε３

Ｌ)} ＋

ＢＬ[(１ － εＬ) / ε３
Ｌ] × [(ρＬ × ｕ２

Ｌ) / ｄｐ] (１５)

　 　 上述方程中所涉及到的参数计算公式如下:
Ａ ＝ ７２ × Ｃ２ × τ (１６)

Ｂ ＝ ０􀆰 ５８０ ８ × Ｃ３ (１７)

Ｃ ＝ １ － ｄ ｌｎ ε (１８)
ｄ ＝ ０􀆰 ７１８ ４ ＋ ０􀆰 ０３６ ３４ × (δ / φｓ) (１９)

τ ＝ － ０􀆰 ３０８ ６ ＋ １􀆰 ３１３ ５ / δ (２０)

δ ＝ [３ × (１ － ε)] / (２ × ε) (２１)
ｄｐ ＝ ６ × (Ｖｐ / Ｓｐ) (２２)

　 　 ①已知催化剂颗粒长度为 ５ ｍｍꎬ粒径为 ２􀆰 ５ ｍｍꎬ
将其看成圆柱形ꎬ则催化剂颗粒体积Ｖｐ ＝２４􀆰 ５３１２ ｍｍ３ꎬ

催化剂外表面积 Ｓｐ ＝ ６１􀆰 ３２８ １３ ｍｍ２ꎬ依据公式

(２２)ꎬ求得催化剂当量直径 ｄｐ ＝ ０􀆰 ００２ ４ ｍꎮ
②相同体积球体半径为 １􀆰 ８０２ ８ ｍｍꎬ相同体积

球体表面积为 ４０􀆰 ８２１ １ ｍｍ２ꎬ球形度 φｓ 为 ０􀆰 ６６５ ６ꎬ
床层孔隙率 ε 为 ４５％ꎬ则根据公式(２１)求得黏性系

数和惯性阻力系数[２] δ＝ １􀆰 ８３３ ３ꎮ
③分别依据公式(１６) ~ (２０)求得:

τ ＝ ０􀆰 ４７０ ９ꎬｄ ＝ ０􀆰 ８５９ ９ꎬＣ ＝ １􀆰 ６８８ ７ꎬ

Ａ ＝ ９６􀆰 ６８６ ６ꎬＢ ＝ ２􀆰 ７９６ ９

　 　 ④从 １􀆰 ２ 中已知如下:
ρｌ ＝ ６７８􀆰 ８７５ ｋｇ / ｍ３ꎬｕｌ ＝ ０􀆰 ００６ ３４ ｍ / ｓꎬ

μｌ ＝ ０􀆰 ０００ ５９３ ３２３ Ｐａ􀅰ｓꎬρｇ ＝ １１􀆰 ７８２ ５１ ｋｇ / ｍ３ꎬ
ｕｇ ＝ ０􀆰 ０６７ ３７９ ｍ / ｓꎬμｇ ＝ ０􀆰 ０００ ０１６ ３４ Ｐａ􀅰ｓꎬ

ｄｐ ＝ ０􀆰 ００２ ５ ｍ

　 　 将上述参数值代入公式(１４)和(１５)ꎬ结合等量

关系:稳定条件下ꎬΔＰＧ ＝ΔＰＬ ＝ΔＰＬＧꎬε ＝ εＧ＋εＬ＋εＫꎮ
已知 ε ＝ ０􀆰 ４５ꎬ假设 εＫ ＝ ０􀆰 ０３ 时ꎬ求得 εＧ ＝ ０􀆰 ２１４ꎬ
εＬ ＝ ０􀆰 ２１６ꎬΔＰＧ ＝ ５ ８７３􀆰 ２６ Ｐａ / ｍꎬΔＰＬ ＝ ５ ９２４􀆰 ２３９
Ｐａ / ｍꎮ

最终求得反应器总压降 ΔＰ ＝ ０􀆰 １８７ ＭＰａꎬ与实

际值 ０􀆰 ４７ ＭＰａ 偏差较大ꎬ需修正孔隙率 εＫ ＝ ０􀆰 ２２ꎬ
求得 εＧ ＝ ０􀆰 １６３ꎬ εＬ ＝ ０􀆰 １６７ꎬ ΔＰＧ ＝ １４ ３２１􀆰 ２７５
Ｐａ / ｍꎬΔＰＬ ＝ １４ ３２８􀆰 ４５７ ２１ Ｐａ / ｍꎮ

最终求得反应器总压降 ΔＰ ＝ ０􀆰 ４５３ １ ＭＰａꎬ与
实际值 ０􀆰 ４７ ＭＰａ 比较接近ꎮ
１􀆰 ４　 ３ 种计算方法对比

为了能更好地理解上面 ３ 种计算压差方法ꎬ以
及在装置实际生产过程中合理选择ꎬ对 ３ 种计算方

法进行分析比较ꎬ见表 ３ꎮ

􀅰３７２􀅰
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表 ３　 ３ 种压价计算方法分析比较

比较

项目

刘凯祥

关联式

王月霞

关联式

单相压力降

关联的模型

压差值 /

　 ＭＰａ

０􀆰 ５９０５ ０􀆰 ４５３１ ０􀆰 １３６３

与实际偏

　 差 / ％

２５􀆰 ６４ －３􀆰 ６０ －７１􀆰 ００

优缺点 　 优点:关联参数

简单ꎬ计算简单ꎮ

　 缺点:误差较大ꎬ

没有考虑不同气液

动力黏度、不同有

效空隙率的影响ꎻ

可能对不同装置误

差不同ꎮ

　 优点:误差小ꎬ考

虑不同气液动力黏

度、不同有效空隙

率的影响ꎮ

　 缺点:计算复杂ꎬ

关联参数较多ꎬ需

要迭代运算ꎮ

　 缺点:误差

较大ꎬ虽然考

虑不同气液动

力黏度ꎬ但没

有考虑气液有

效空隙率的影

响因数ꎮ

２　 催化剂床层压降拓展计算分析

标定期间实际床层压差值 ０􀆰 ４７ ＭＰａꎬ偏差 ０􀆰 １２
ＭＰａꎬ偏差较大ꎮ 公式中对不同催化剂的空隙率以

及不同原料油和氢气的黏度关联度小ꎬ参照催化剂

直径与空隙率关系图ꎬ本装置催化剂直径 ２􀆰 ５ ｍｍꎬ
对应空隙率在 ４５％左右ꎮ 同时ꎬ正常生产中一般循

环氢流量固定ꎬ压差随着处理量、温度、运行时间

(结垢)变化而变化ꎬ所以根据历史数据重新对刘凯

祥总结的加氢裂化反应器床层压差计算经验公式进

行校正:
ΔＰ ＝ α２ × ４􀆰 ５６５ × １０－５ × ΔＬ × Ｄ－２ × (１９ / Ｐ)(１－ＣＡＴ / ６５３􀆰 １５) ×

ρ × Ｆ０􀆰 ５８ × Ｖ０􀆰 ６７ × ϑ０􀆰 ３５ × ｅｘｐ(２ ６００ / ＣＡＴ) (２３)

　 　 代入校正后的公式计算结果 ΔＰ＝ ０􀆰 ４７２ ６８９ꎮ
选取装置运行初期的几种典型工况ꎬ根据修正

后的公式计算压差ꎬ与实际压差进行对比ꎬ结果见

表 ４ꎮ
表 ４　 几种典型工况计算压差与实际压差对比

处理量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

反应平均操作

温度 / ℃

计算压差 /

ＭＰａ

实际压差 /

ＭＰａ

１４０ ３８２􀆰 ９ ０􀆰 ３６９０５４ ０􀆰 ３６

１８０ ３８５􀆰 ９ ０􀆰 ４１８９０４ ０􀆰 ４２

２００ ３８７􀆰 ９ ０􀆰 ４３９７１８ ０􀆰 ４３

２２０ ３８９􀆰 ９ ０􀆰 ４５８９１７ ０􀆰 ４４

２４０ ３９２􀆰 ５ ０􀆰 ４７６３９１ ０􀆰 ４８

从表 ４ 可以看出ꎬ修正后的公式较适应本加氢

裂化装置ꎬ但公式中的污垢系数 α 需要人为判断催

化剂运行初末期ꎬ不能根据运行时间连续测算反应

器压差ꎮ
在装置运行稳定、原料性质稳定情况下ꎬ催化剂

随着运行时间加长缓慢结垢(结焦)ꎬ压差也缓慢升

高ꎬ反应器催化剂压差与运行时间(负荷)关联参数

曲线如图 １ 所示ꎮ

图 １　 反应器催化剂压差与运行时间(负荷)
关联参数曲线

根据图 １ 的曲线ꎬ归一出污垢系数 α 与运行时

间和装置负荷关联式:
α ＝ ２ × １０ －７(Ｓ × φ) ２ － ４ × １０ －５ × Ｓ × φ ＋

１􀆰 ０２０ ６ (２４)

式中:Ｓ 为运行时间ꎬｄꎻφ 为运行负荷ꎬ％ꎮ
因此最终得出经校正后的加氢裂化反应器床层

压差计算公式为:
ΔＰ ＝ [２ × １０－７(Ｓ × φ)２ － ４ × １０－５ × Ｓ × φ ＋ １􀆰 ０２０ ６]２ ×
４􀆰 ５６５ × １０－５ × ΔＬ × Ｄ－２ × (１９ / Ｐ)[１－ＣＡＴ / ６５３􀆰 １５] × ρ × Ｆ０􀆰 ５８ ×

Ｖ０􀆰 ６７ × ϑ０􀆰 ３５ × ｅｘｐ(２ ６００/ ＣＡＴ) (２５)

３　 总结

利用校正后的公式可以预测催化剂床层压

差ꎬ实时连续对比监控床层压差ꎮ 正常生产时根

据预测可精准判断催化剂的运行周期ꎬ提前做好

换剂准备ꎮ
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