MIP-CGP工艺及节能改造在催化裂化的应用

张世方

中国石油化工股份有限公司广州分公司（广州，510726）

摘要： 介绍了多产异构烷烃（MIP）与多产液化气(CGP)工艺技术及节能降耗改造在广州分公司2.0Mt/a蜡油催化裂化装置的应用情况。改造后标定数据表明：液化气收率提高了5.86%，柴油收率下降4.78%，总液收上升1.47%，装置能耗下降了5.23个单位。
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1 概况

中国石油化工股份有限公司广州分公司蜡油催化裂化装置原为IV型流化催化裂化装置，于1978年6月建成投产，装置处理能力为1.2Mt/a 。1988年改造为同高并列式提升管催化裂化装置，采用了外折叠式提升管脱气罐型式，同时还采用了GE高效旋风分离器。1997年改造后装置处理能力提高至1.5Mt/a。为适应环保要求，2007年2月该装置两器异地改造为处理能力为2.0Mt/a，同时采用中国石油化工集团石油化工科学研究院开发的多产异构烷烃工艺技术，提升管中部设第二反应区，沉降器设粗级、单级两级旋风分离器。再生部分为密相床单段再生形式，再生器设有外取热器，达到了降低汽油烯烃含量的目标。但由于分馏及稳定吸收系统未能同步改造及原料性质变差，导致再生温度偏高而反应温度无法提高到理想值，制约了该装置产品分布的优化，同时分馏塔顶至气压机入口的系统压降始终维持在0.13MPa左右，满负荷生产时，稳定吸收系统操作余量不足等瓶颈。装置于2011年2月21日停工，进行消除瓶颈及节能降耗改造，同时采用MIP- CGP工艺技术。即在现有的多产异构烷烃的基础上，采用多产液化气技术对催化裂化装置进行就地改造，提高装置多产丙烯的能力，并兼顾汽油产品质量。装置改造完成后，于2011年5月9日一次开车成功后稳定运行，装置于2012年1月进行了满负荷标定。
2 改造后装置的技术特点[1]
改造范围涉及到反应-再生、分馏、稳定吸收部分及增压机、气压机等，本次改造装置新建了余热回收站，回收低温热。改造后装置具有如下特点：
a. 在保证重油转化率的同时，可以单程，亦可回炼。根据原料性质及市场变化对产品结构的需要调整。

b. 多产液化气工艺技术，使用CGP专用催化剂，其汽油中的烯烃含量比常规催化裂化工艺低，同时其汽油研究法辛烷值基本不变，马达法辛烷值提高。
c. 丙烯产率比常规催化裂化高，一般可达7%～8wt%(对新鲜进料)，本装置改造可达8.4wt%。

d. 采用5项节能措施降低装置能耗。采用了热媒水循环，收集分馏塔顶油气、分馏塔顶循环油、分馏一中、产品油浆、稳定汽油、轻柴油等低温热供气体分馏作热源。采用了循环油浆去蒸馏、轻柴油热出料去加氢精制等热联合。1#余热锅炉进行改造，气压机驱动由凝气式透平改为中压背压式汽轮机，利用了装置自产的中压蒸汽，装置的中压蒸汽和低压蒸汽得到了很好的利用和平衡。
3 改造内容
3.1 反应再生系统
改造后，再生生焦率从5.5%增加到5.8%，经核算再生器取热能力偏小，新增一台连体式外取热器,该外取热器同装置现有外取热器规格相同，Φ1800/Φ1600x18931x36/20/16，内衬100mm的衬里。更换1台热催化剂罐及新增1台废催化剂罐，其规格均为：Φ6000x21120x26/28。 同时装置大修对再生烟气管线进行改造，消除烟道膨胀影响烟机正常运行的因素。
3.2分馏系统

更换原料油罐及回炼油罐，其规格均为Φ4000x38646x14/16。更换稳定塔顶回流罐，其规格为Φ4000x10144x22。本次改造取消油浆冷却水箱冷310及冷311，新增4台油浆冷却器冷307/1-4。取消分馏塔顶空冷器304/1-8，新增16台分馏塔顶油气-热媒水换热器换306。

新增1台轻柴油-热媒水换热器换302，更换1台分馏一中-热媒水换热器换308，更换3台油浆蒸汽发生器换304/1-3（油浆蒸汽发生器由产1.0MPa改产3.5MPa）。分馏塔顶油气线及分馏塔顶循环线扩大直径，更换分馏塔顶分液罐至气压机管线，更换顶循环油泵电机2台等。
3.3稳定吸收系统
稳定吸收系统四塔及管线全部更换。吸收塔，其规格为Φ3000X423123X22 、采用双溢流浮阀塔盘40层。解吸塔，其规格为Φ3800x48418X28，采用四溢流浮阀塔盘40层。再吸收塔，其规格为Φ2000/Φ3000X30042X16/26/22，采用单溢流浮阀塔盘30层。稳定塔，其规格为Φ4200/3800x52016X28/32/26。 1~21层采用双溢流浮阀塔盘，22~52层采用四溢流浮阀塔盘。

此次稳定吸收系统改造，更换6台机泵及11台电机，新增机泵与电机2台 （解吸塔进料泵、吸收塔一、二中段泵，稳定塔进料泵及顶回流油泵、吸收塔底油泵）。更换换热器7台（稳定塔顶油气冷却器6台、稳定塔底重沸器1台）。更换稳定塔顶回流罐及封油罐，其规格分别为：Φ4000/10144X22、Φ1600/69040X10
3.4机组系统
新增一套富气压缩机组、一套增压机组及相关特殊阀门、消音器等辅助设备。 新增的一台增压机组,与原来的规格型号完全一致，其设计流量280 m3 /min ，入口压力0.44 MPa（表），出口压力0.52 MPa（表）， 与原有二套增压机组二开一备操作。新增的富气压缩机组采用离心式压缩机+背压式蒸汽轮机的配置型式。气压机为沈阳鼓风机厂的2MCL型离心式压缩机，其设计流量869 m3 /min ，入口压力0.13 MPa（表），出口压力1.5 MPa（表）。该压缩机为两段压缩，中间设置气体冷却器和气液分离器，压缩机的密封采用干气密封，机组采用变转速调节方式。新增特殊阀门2 台，分别是DN350 增压机出口阻尼单向阀一台，DN400 气压机出口气动闸阀一台。

表1  CGP-1GZ催化剂性质
	项目
	数值

	化学组成，w%
	

	Al2O3
	≥45

	Fe2O3
	≯0.60

	SO4
	≯2.0

	Na2O
	≯0.30

	比表面积, m2 .g-1
	≥220

	孔体积,ml.g-1
	＞0.31

	堆密度,g .cm-3
	0.65～0.80

	磨损指数，w%
	≯3.0

	筛分组成，v%
	

	0～20μm
	≯5.0

	0～40μm
	≯20.0

	0～149μm
	≥90.0

	微反应活性（MA），w
	≥75


表 2   原料性质
	项目
	改造前
	改造后
	设计值
	2012.01.14标定

	密度（20℃）/（g .cm-3 ）
	0.8992
	0.915
	0.8975
	0.9087

	残碳，%
	0.48
	0.315
	0.0972
	0.41

	碱氮/（μg .g-1 ）
	291.7
	465
	383
	352.7

	族组成（w），%
	
	
	
	

	饱和烃
	67.60
	78.1
	60
	92.49

	芳烃
	30.63
	15.59
	40
	4.70

	胶质
	1.77
	6.31
	
	2.80

	沥青质
	
	≯0.01
	
	

	元素组成（w），%
	
	
	
	

	C
	86.72
	87.27
	87.60
	87.28

	H
	12.77
	11.74
	12.44
	11.68

	N
	0.08
	0.142
	0.05
	0.1381

	S
	0.361
	0.315
	0.2
	0.252

	重金属含量/（μg .g-1 ）
	
	
	
	

	Fe
	1.15
	6.3
	
	0.36

	Ni
	0.1
	0.81
	
	0.99

	Cu
	0.02
	0.04
	
	0.01

	V
	1.80
	1.78
	
	<0.01

	Na
	0.14
	0.34
	
	0.49

	馏程/℃
	
	
	
	

	IBP
	306
	284
	360
	307.7

	5%
	
	358
	
	

	10%
	391
	379
	400
	382.5

	30%
	428
	420
	432
	416.9

	50%
	463.5
	446
	452
	440.9

	70%
	519.7
	476
	491
	470.3

	90%
	
	521
	564
	516.7

	95%
	
	544
	678
	


3.5  余热锅炉系统、低温热媒水系统及公用工程

原来的1#、2#余热锅炉分别拆除与就地进行改造，更有效回收烟气热量。新增节能热媒水系统，其中包括新增加4台机泵、2台水冷器、1座热水缓冲罐及相应的控制系统。新增净化压缩空气罐及非净化压缩空气罐,规格均为Φ2200x6704x14。
4 运行情况分析
装置于2011年5月9日一次开车成功后稳定运行，装置开车时采用CC-200D及MLC-500混合催化剂开车，从2011年7月开始，采用逐步添加CGP-1GZ催化剂的方法，截止至2011年11月，反应再生系统总藏量专用催化剂CGP-1GZ为280吨，达到反应再生系统总藏量80%CGP-1GZ催化剂的标定要求。装置的液化气与丙烯收率随着再生系统内CGP催化剂比例增加而升高，目前各项指标已逐渐接近设计指标，装置于2012年1月进行了满负荷标定。CGP-1GZ催化剂性质见表1，有关原料性质见表2，主要操作参数见表3，物料平衡见表4，产品质量情况见表5和表6，装置能耗情况见表7。
表 3 主要工艺操作参数
	项目
	改造前
	改造后
	设计值
	2012.01.14标定

	新鲜进料/（t.h-1）
	245
	236
	238
	238

	回炼比
	0.1
	0.025
	
	0.038

	油浆回炼比
	0
	0
	
	0

	原料预热温度/℃
	215
	201
	220
	195

	一反出口温度/℃
	492
	518
	500～520
	500

	二反出口温度/℃
	484
	504
	490～510
	490

	主风流量/（m3 . min-1 ）
	2250
	2130
	
	2210

	增压风流量/（m3 . min-1 ）
	
	560
	
	560

	雾化蒸汽/（t.h-1）
	9.5
	12
	7～12
	12

	汽提蒸汽/（t.h-1）
	6
	5.4
	
	5.4

	再生器压力/ MPa
	0.288
	0.29
	0.28～0.29
	0.288

	沉降器压力/ MPa
	0.225
	0.23
	0.225～0.23
	0.239

	气压机入口压力/ MPa
	0.10
	0.17
	0.1
	0.17

	再生器密相温度/℃
	700
	697
	≤690
	704

	催化剂活性
	64
	65
	＞60
	64

	催化剂加入量/（t.d-1）
	3.6
	3.36
	
	3.36


表4 物料平衡数据
	项目
	改造前
流量

（t.d-1）
	收率，%
	改造后
流量

（t.d-1）
	收率，%
	设计
流量

（t.d-1）
	收率，%
	2012.01.14标定
流量

（t.d-1）
	收率，%

	入方
	
	
	
	
	
	
	
	

	加氢处理热蜡
	3706
	64.97
	4560
	80.5
	5085.72
	89
	3922
	68.47

	蒸馏一蜡油
	1999
	35.03
	1104
	19.5
	628.56
	11
	1735

（回炼轻污油71）
	30.29/1.24

	合计
	5705
	100
	5664
	100
	5714.28
	100
	5728
	100

	出方
	
	
	
	
	
	
	
	

	干气
	118.987
	2.085
	137.07
	2.42
	182.856
	3.2
	176.99
	3.09

	液化气
	814
	14.265
	1257.42
	22.20
	1382.856
	24.2
	1242.98
	21.7

	稳定汽油
	2682
	47.003
	2612.23
	46.12
	2628.576
	46
	2535.79
	44.27

	柴油
	1587
	27.814
	1137.33
	20.08
	1159.992
	20.3
	1186.84
	20.72

	油浆
	260
	4.556
	219.76
	3.88
	0
	0
	292.12
	5.1

	焦碳+损失
	244.04
	4.277
	300.19
	5.30
	360
	5.8+0.5
	293.27
	4.97+0.15

	合计
	5705.98
	100
	5664
	100
	5714.28
	100
	5728
	100

	轻油收率
	
	71.817
	
	66.20
	
	74.8
	
	64.99

	总液收
	
	89.082
	
	88.40
	
	89.07
	
	86.69


5 MIP-CGP工艺技术及节能改造前后工艺技术对比
从表1至表7的数据及生产操作中可以看出，采用MIP-CGP工艺技术及节能改造后，对比改造前的MIP工艺技术有如下特点：
5.1 从标定数据可知，使用CGP专用催化剂后，总液收上升了1.47%。主要表现在：液化气收率上升了5.86%，汽油收率上升了0.39%，油浆收率下降了0.36%，柴油收率下降了4.78%。与设计相比：总液收下降了2.38%。主要原因是受原料的密度高影响，同时标定时，反应温度控在下限，导致液化气收率没有达到设计值，仍有油浆外排。

表5   产品质量分析数据
	项目
	改造前

稳定汽油
	柴油
	改造后

稳定汽油
	柴油
	2012.01.14标定稳汽
	2012.01.14标定柴油

	密度（20℃）/（g .cm-3 ）
	0.722
	0.9425
	0.7258
	0.9445
	0.7289
	0.9605

	实际胶质/（mg.100mL-1）
	
	268.4
	
	185
	<1
	206

	酸度(KOH)/ （mg.100mL-1）
	0.51
	1.35
	0.9
	1.5
	0.66
	1.86

	总硫，%
	0.0158
	0.569
	0.008
	0.45
	0.0152
	0.663

	诱导期/min
	891
	
	
	
	540
	

	溴价/（gBr.100g-1）
	
	
	
	
	33.4
	5.8

	族组成（v），%
	
	
	
	
	
	

	饱和烃
	62.2
	
	56.6
	
	55.8
	

	芳烃
	18.5
	
	23.8
	
	27.2
	

	烯烃
	19.3
	
	19.6
	
	17.0
	

	元素组成，w%
	
	
	
	
	
	

	C
	
	
	
	
	86.07
	90.18

	H
	
	
	
	
	13.62
	8.84

	N
	
	
	
	
	0.00398
	0.0961

	蒸汽压/kPa
	58
	
	65
	
	61.5
	

	十六烷值
	
	< 25.2
	
	21.8
	
	< 25

	凝点/℃
	
	<-10
	
	<-10
	
	<-10

	铜片腐蚀试验（50℃）/级
	
	1b
	
	1b
	1b
	

	馏程/℃
	
	
	
	
	
	

	IBP
	34.4
	162
	36.0
	177.5
	35.1
	175.6

	5%
	
	
	
	210.0
	
	

	10%
	52.6
	218
	51.0
	218.0
	49.9
	226.0

	30%
	
	
	69.0
	248.0
	62.3
	248.6

	50%
	89
	271
	92.5
	273.5
	86.1
	273.2

	70%
	
	
	129.0
	315.5
	133.6
	307.2

	90%
	164
	351
	171.0
	365.0
	170.0
	348.6

	95%
	
	365
	
	
	
	361.0

	FBP
	191
	
	194.0
	380
	199.7
	

	RON
	88.9
	
	91.2
	
	91
	


表6    产品气体分析数据    v%

	项目
	改造前
干气


	液化气
	改造后
干气


	液化气
	设计
干气


	液化气
	标定

干气
	液化气

	N2+O2
	17.53
	
	25.33
	
	15.65
	
	29.26
	

	CO
	0.75
	
	0.68
	
	
	
	0.50
	

	CO2
	3.90
	
	5.2
	
	2.82
	
	5.05
	

	H2
	23.44
	
	15.93
	
	24.15
	
	21.10
	

	CH4
	22.57
	
	25.49
	
	28.0
	
	20.37
	

	C2H6
	10.77
	
	12.20
	
	13.10
	0.405
	9.59
	0.1

	C2H4
	10.08
	
	11.97
	0.05
	14.11
	0.006
	9.41
	

	C3H8
	0.44
	11.21
	0.50
	11.33
	0.11
	7.344
	0.51
	10.36

	C3H6
	1.88
	36.93
	1.98
	41.57
	
	40.942
	1.90
	34.01

	i-C4H10
	0.78
	23.20
	0.24
	21.92
	
	17.458
	0.35
	23.03

	n-C4H10
	0.36
	5.22
	0.36
	4.40
	
	4.093
	0.04
	6.03

	C4H8-1 + i- C4H8
	0.49
	10.73
	0.02
	10.92
	
	10.168
	<0.02
	13.5

	t-C4H8-2
	0.50
	6.39
	
	5.69
	
	7.723
	<0.02
	7.64

	c-C4H8-2
	0.39
	4.24
	
	3.87
	
	6.018
	<0.02
	5.46

	C5+C6
	3.32
	2.09
	0.12
	0.02
	
	0.814
	0.68
	<0.02

	H2S（mg.m-3 ）
	20800
	300
	
	
	
	
	12400
	3300

	总硫/（mg.m-3 ）
	29714
	450
	11770
	6400
	4500
	
	17714
	7571


5.2. 从标定数据可知，使用CGP催化剂后，液化气的丙烯体积含量在33％～36％之间，与使用非专用催化剂时的丙烯含量相当，没有到达设计体积40.94％的指标。主要原因是原料性质变重对液化气中的丙烯含量有一定影响，同时反应温度控在下限。

5.3. 装置改造后，装置的能耗为43.07 kgEO/t，较设计的48.3 kgEO/t下降5.23 kgEO/t。

a 蒸汽实际能耗为-6.92 kgEO/t（设计能耗为-9.75 kgEO/t），主要原因是装置改造的油浆蒸汽发生器改产中压蒸汽后，产汽量较设计的25t/h减少15t/h，油浆蒸汽发生器的产汽量未达到设计值。新增了1台再生外取热器，再生系统增产中压蒸气25t/h。富气压缩机组采用中压背压式蒸汽轮机后，装置的中压蒸汽和低压蒸汽得到了很好的利用和平衡，杜绝了中压蒸汽通过减温减压成低压蒸气使用而损失高温位能量。
b装置耗电增加。烟机运行时用电量为200~100kWh，与装置设计的烟机运行发电1700 kWh偏差大。

c装置的设计烧焦能耗为55.09 kgEO/t，通过采取原料喷咀雾化蒸汽控12t/h；原料预热温度控195℃以上；采用干气预提升；二反藏量控保持流化则可的条件；加注抗焦活化剂等措施，目前的烧焦能耗为47.1kgEO/t，烧焦能耗下降7.99 kgEO/t。

d. 与气分三的热联合低温热系统运行正常，能耗降低6.79 kgEO/t。采用热媒水取热外供气体分馏后，冷却负荷得到降低，循环水用量下降。

表7   装置能耗情况
	项目
	改造前

实物单耗(t/t)
	41.87MJ/t
	改造后

实物单耗(t/t)
	41.87MJ/t
	设计能耗
41.87MJ/t
	标定能耗
41.87MJ/t

	中压蒸汽
	0.05
	4.65
	0.19
	16.70
	
	19.23

	新鲜水
	0
	0
	0
	0
	0.01
	0.01

	循环水
	38.36
	3.86
	36.04
	3.6
	3.26
	3.46

	除氧水
	0.19
	1.73
	0.30
	2.75
	3.2
	2.66

	耗电，kWh
	12.17
	2.80
	15.10
	3.47
	1.15
	2.84

	催化烧焦
	0.05
	47.5
	0.053
	50.35
	55.09
	47.10

	进1.0MPa蒸汽
	0.06
	4.76
	0
	0
	
	0

	加氢处理热蜡
	0.57
	2.20
	0.56
	2.15
	7.21
	2.63

	烟机发电
	-3.79
	-0.87
	0
	0
	
	0

	软化水换热
	-0.65
	-5.15
	0
	0
	
	

	冷凝水换热
	-0.28
	-1.01
	-0.26
	-0.94
	
	

	外输中压蒸汽
	-0.12
	-10.34
	-0.28
	-24.86
	-3.27
	-23.64

	外输1.0MPa蒸汽
	0
	0
	-0.02
	-1.24
	-6.48
	-2.51

	凝结水
	-0.08
	-0.3
	-0.06
	-0.21
	-0.73
	-0.21

	净化风，m3 .t-1
	7.51
	0.285
	7.51
	0.285
	
	

	非净化风，m3 .t-1
	7.86
	0.219
	9.12
	0.255
	
	

	热媒水外送
	0
	0
	-3.34
	-7.35
	-7.29
	-6.79

	油浆换热
	
	
	
	
	-3.85
	-1.7

	合计
	
	50.33
	
	44.96
	48.3
	43.07


5.4 实际操作中，为了降低生焦量，提高总液收，采用较低的二反藏量操作。同时2个外取热器力争满负荷产汽，尽量降低再生床温，进一步提高反应深度，采用大剂油比操作，最大限定多产液化气、汽油。液化气与汽油收率高于行业平均水平。
6  结论
此次改造是成功的。改造后装置开车一次成功。在操作中两器压力平衡合理，操作稳定。两器的操作弹性好，催化剂流动性能良好，没有出现流化波动的现象。产品分布合理，使用CGP催化剂后标定数据表明：总液收上升了1.47%，其中液化气收率上升了5.86%，汽油收率上升了0.39%，柴油收率下降了4.78%。受原料性质影响产品分布与设计值稍有差距。能耗能够达到48.27千克标油/吨的设计值。由于企业加工劣质原油不断增加，受原料变重、焦化蜡油比例升高及原料残炭升高等因素的影响，新增加的外取热器取热量余量不足，导致装置满负荷高苛刻度生产时，再生温度稍高，优化产品分布的操作弹性不够大。
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