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  摘 要 应用Aspen-Plus流程模拟软件,对金陵石化Ⅰ催化裂化分馏和吸收稳定系统进行全流程

模拟,产品的恩氏蒸馏曲线基本与实际相符。分析得出,随着分馏塔顶循、一中返塔温度的上升,汽油干

点和柴油的95%馏出温度均上升,此外,在保证稳定塔塔底再沸器热负荷和分馏塔产品质量合格的前

提下,模拟求得一中最小循环量和相应的油浆占总取热量的最大比例;其次,随着补充吸收剂流量的增

大,干气中C+3 的体积分数逐渐降低,解吸塔和稳定塔再沸器的热负荷逐渐增大;随着解吸塔再沸器热

负荷的增加,液态烃中C2 体积分数逐渐下降,稳定塔再沸器的热负荷也随之增大。由此可知,为了保证

产品质量,需调节分馏塔各相应段的取热量,并调节好吸收稳定系统的再沸器热负荷、液气比等操作参

数。整个模拟与优化过程对生产具有积极的指导意义。
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Processsimulationandoptimizationforfluidcatalyticcracking
fractionationsystemandabsorption-stabilizationsystem

PangLimin,BaoJiangtao
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Abstract:TheAspen-Plusprocesssimulationsoftwarewasappliedtosimulatethewholeprocess
offractionation,absorptionandstabilizationsystemofJinlingPetrochemicalCompany1# FCC.The
simulatedASTM D86curveoftheproductsagreedverywellwiththeactualcurves.Theresults
showedthatthegasolineendpointandthe95%distillatetemperatureofdieseloilincreasedwiththe
riseoftopcycleandthefirstmiddlereturntemperature.Inaddition,underthepremiseofensuring
theheatloadofstablecolumnbottomreboilerandthequalityofthedistillationcolumnproducts,the
minimumcirculatingflowrateofthefirstmiddleandthemaximumratiooftheslurrytothetotal
amountofheatwereobtainedbysimulation.Withtheincreaseofabsorbentflow,thevolumefraction
ofC+3indrygasreducedgradually,theheatdutyofthedesorptiontowerandthereboilerofstable
towerincreasedgradually.Withtheheatdutyincreaseofdesorptiontowerreboiler,thevolume
percentageofC2inLPGdecreasedgradually,andtheheatdutyofthestabletowerreboilerincreased.
Inordertoensurethequalityoftheproducts,itneedstoadjusttheheatremoveofdifferent
fractionatingtowersections.Inaddition,itisimportanttoadjustthereboilerheatload,liquidgas
ratioandotheroperatingparametersoftheabsorptionstabilizationsystem.Thesimulationand
optimizationprovidepositiveguidingsignificancetotheproduction.

Keywords:Aspen-Plus,wholeprocesssimulation,ASTM D86curve,additionalabsorbent,
fractionatingtower

  催化裂化[1-2]是炼油工业中重质油轻质化的重要

二次加工工艺之一,其中分馏系统将来自反应系统的

高温油气脱过热后,根据各组分挥发度的不同切割为

富气、粗汽油、柴油、回炼油和油浆等,吸收稳定系统是

将粗汽油和富气分离成干气、液态烃和蒸气压合格的

稳定汽油。目前,由于装置设计和操作的原因,吸收稳
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定系统干气中含少量C+3 ,液态烃或汽油质量有时不

能满足产品标准的要求。

应用流程模拟软件Aspen-Plus[3-4]对Ⅰ催化裂化

分馏和吸收稳定进行全流程模拟、灵敏度分析及优化,

得到各参数的优化值,以达到提高产品质量和降低过

程能耗的目的。

1 模型建立

结合Ⅰ催化裂化装置的实际生产工艺和设备数

据,建立Aspen-Plus的主分馏塔和吸收-稳定工段模

型,物性方法选择BK10。在进行模拟运算前,需要知

道分馏塔进料的TBP(实沸点蒸馏)曲线数据。但在

实际生产中,由于从沉降器来的反应油气温度高且馏

程宽,其中包含水蒸气、大量可凝性烃类及不凝气体,

无法测其数据。通过采集2015年Ⅰ催化裂化稳定汽

油、液态烃、干气、油浆、柴油、酸性水等分析数据和流

量的年平均值,进而根据物料平衡确定分馏塔的进料

量和进料组成。Aspen-Plus模型见图1,在分馏系统

中通过控制温度、压力、回流量等工艺因素,保证侧线

产品质量合格。吸收-稳定系统利用吸收和精馏方法,

将分馏系统来的富气和粗汽油分离出质量合格的干

气、液态烃和稳定汽油,且尽量回收干气中的液态烃等

产品。另外,生产工艺条件由金陵分公司数据采集系

统整理,采用平均值以确保模型的准确性,主要参数见

表1。

2 模型验证

将模型模拟的产品质量结果与实际生产数据进行

对比,以确保模型的准确性[5-6]。其中粗汽油、回炼油、

稳定汽油、柴油实际值与模拟值的恩氏蒸馏曲线见图

2。从图2可以看出,除了粗汽油10%馏出温度误差

较大外,其余基本重叠,主要原因可能是粗汽油存在较

多的易挥发组分,在采样和分析时容易挥发,导致实际

值与模拟值误差较大。由干气和液态烃的实际和模拟

所得产品组成对比(见表2)可以得出,本模型干气中

C+3 体积分数为1.57%,液态烃中C2 和C5 体积分数

分别为0.6%和0.001%,均在工艺卡片要求的范围内

(干气中C+3 体积分数≤3%;液态烃中C2体积分数
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表1 主要操作参数

Table1 Mainoperationparameters
项目 参数 项目 参数

分馏塔 富气压缩机

 塔板数 34  一段出口表压/MPa 0.44
 再吸收油返塔位置 23  二段出口表压/MPa 1.3
 顶循抽出/返回塔板 30/34 吸收塔

 顶循抽出量/(t·h-1) 140  粗汽油进料温度/℃ 30
 顶循返塔温度/℃ 60  富气进塔温度/℃ 45
 一中抽出/返回塔板 13/17,19  补吸收油温度/℃ 30
 一中抽出量/(t·h-1) 146  补吸收油流量/(t·h-1) 46
 一中返塔温度/℃ 155  中段抽出量/(t·h-1) 85
 二中抽出/返回塔板 3/6  中段回流冷后温度/℃ 30
 二中抽出量/(t·h-1) 35 再吸收塔

 二中返塔温度/℃ 221  塔板数 24

 油浆抽出/返回塔板
塔底/人字
挡板上,下  塔顶表压/MPa 1.15

 油浆循环量/(t·h-1) 350
(上下返口)  贫吸收油进料温度/℃ 40

 油浆返塔温度/℃ 255
 再吸收油进料量/
 (t·h-1) 11

 柴油抽出/返回塔板 17,19/22 解吸塔

 柴油出装置流量/(t·h-1)29.0842  塔板数 32
 汽提蒸汽温度/℃ 260  进料板 32/25
 汽提蒸汽表压/MPa 0.88  塔顶表压/MPa 1.15
 柴油汽提蒸汽量/(t·h-1) 1.4  塔底流出量占进料比 0.9756
 油浆去焦化/(t·h-1) 9.532  底温/℃ 107
 回炼油去蜡油加氢/(t·h-1)5  再沸器返塔温度/℃ 119
 分馏塔进料温度/℃ 500 稳定塔

 分馏塔进料表压/MPa 0.17  塔板数 50

 分馏塔塔顶油气冷后

 温度/℃ 45  进料板 19,23

 分馏塔塔顶表压/kPa 148  塔顶表压/MPa 1.13
 分馏塔顶温/℃ 124  回流比(w) 2.7
 塔顶含硫污水量/(t·h-1) 1.5  塔顶液态烃冷后温度/℃ 40

≤2%;C5 体积分数≤0.5%)。因此,本模型基本可以

反映Ⅰ催化裂化分馏和吸收稳定系统的主要操作和产

品状况。此外,本研究均采用控制变量法。

3 分馏-吸收稳定操作参数优化

由于分馏-吸收稳定流程复杂,前后关联性强[7-8]。

因此,对其操作参数的优化必须从全流程出发,单个操

作单元的优化并不适合实际生产过程。在分馏工段

中,保证产品质量合格的前提下,要尽可能取走高温位

热源用于发汽、给吸收稳定单元提供热源等。在吸收-
稳定工段中,诸如吸收塔的压力、温度等主要是由系统

压力平衡和热平衡决定,其可调节的余地较小。生产

中往往通过调节补充吸收剂和粗汽油的流量控制吸收

表2 干气和液态烃实际和模拟所得的产品组成

Table2 Actualandsimulatedproductcompositionof
drygasandliquidhydrocarbon φ/%

干气组分 实际 模拟 液态烃组分 实际 模拟

空气 16.361 16.372 空气 0.000 0.000
甲烷 23.553 23.565 甲烷 0.000 0.000

二氧化碳 2.010 1.800 二氧化碳 0.000 0.000
乙烯 7.759 7.748 乙烯 0.000 0.000
乙烷 6.449 6.448 乙烷 0.627 0.600

硫化氢 0.296 0.330 硫化氢 0.068 0.078
丙烯 0.793 0.900 丙烯 37.119 38.084
丙烷 0.150 0.150 丙烷 9.907 9.865

异丁烷 0.091 0.100 异丁烷 16.030 15.919
正丁烷 0.061 0.076 正丁烷 3.470 3.445

正异丁烯 0.194 0.201 正异丁烯 12.075 11.926
反丁烯-2 0.066 0.073 正丁烯 5.492 5.408
顺丁烯-2 0.073 0.075 反丁烯-2 7.945 7.968

碳5 0.000 0.000 顺丁烯-2 7.821 7.868
氢气 42.135 42.163 碳5 0.012 0.001

塔的吸收效果,通过调节解吸塔塔底再沸器负荷控制

解吸效果。由于补充吸收油流量及解吸塔再沸器负荷

直接影响系统内循环物的流量,因此,只有吸收塔“恰

当”吸收、解吸塔“恰当”解吸才能最大限度地减小循环

物流流量,降低系统运行负荷,从而使系统处于最佳的

操作状态,而判断“恰当”与否及关联参数的影响程度

只能通过产品质量控制来体现。因此,从以下3个方

面进行了详细研究:

(1)考察分馏塔一中循环回流(以下简称一中)和

塔顶循环回流(以下简称顶循)的返塔温度对汽油和柴

油产品质量的影响,在保证稳定塔塔底再沸器热负荷
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和分馏塔产品质量合格的前提下,求得所需一中最小

循环量,以期最大程度地移走油浆的高温位热源。

(2)考察补充吸收剂流量对干气中C+3 体积分

数、稳定塔再沸器和解吸塔再沸器热负荷的影响,在保

证分馏塔油气进料不变的前提下,通过最小的液气比

实现吸收塔的“卡边”操作。

(3)考察解吸塔再沸器热负荷对解吸气量、液态

烃中C2 和C5 体积分数及稳定塔再沸器热负荷的影

响,通过求得解吸塔塔底重沸器所需最小蒸汽量,实现

解吸塔的“卡边”操作。

3.1 考察一中和顶循取热量的影响

催化裂化分馏系统主要由主分馏塔、塔顶油气冷

却系统、柴油汽提塔、回炼油罐及中段循环回流组成。

其中,主分馏塔的绝大部分热量由过热状态下的反应

油气带入塔内,除塔顶产物以气相状态离开分馏塔外,

其余产物以液相状态离开主分馏塔。因此,分馏过程

需要取走大量显热和液相产物冷凝潜热。对于分馏系

统,反应油气热量的充分和优化利用是降低催化裂化

过程能耗的主要途径。分馏塔一般设有顶循环回流、

一中段循环回流、二中段循环回流和油浆循环回流,以

取走过剩的热量。取热的原则是尽可能从高温位的油

浆和中段循环取走热量。详细的实际操作中取热分布

见表3。

  首先,在对分馏系统模拟的过程中,采用控制变量

法,定义油浆的小排量不变,以油浆取热量作为变量,

保证油浆的蒸馏曲线不变化,通过调节顶循和一中的

返塔温度,考察对汽油的干点温度和柴油的95%馏出

温度的影响,其趋势见图3。

随着顶循和一中返塔温度的上升,汽油干点和柴

油95%馏出温度均上升,这主要是因为随着顶循返塔

温度的上升,顶循取热量下降,整座塔的温位上移。另

外,从图3还可以看出,一中取热量对柴油质量的影

表3 分馏塔实际取热

Table3 Actualheatoffractionationcolumn

项目
抽出量/
(t·h-1)

返塔温度/
℃

取热负荷/
MW

取热占比/
%

顶循环 140 60 9.67 23.78
一中循环 146 155 10.44 25.67
二中循环 35 221 2.29 5.64
油浆循环 360 255 18.26 44.82

响比顶循取热量要灵敏,变化趋势大。生产操作中,要

对一中取热量进行合理的调节。其次,在保证液态烃

和稳汽产品质量合格的情况下(卡边操作时),模拟得

出稳定塔再沸器的热负荷为10MW,工艺流程中给稳

定塔再沸器热负荷提供热源的为一中热油,为不影响

产品质量,将一中的返塔温度设在155℃,并将一中的

热负荷给定为10MW。软件运行结果显示,一中所需

抽出量为131t/h,比实际操作时的146t/h少15t/h。

此时,塔底油浆所取热负荷达到18.9MW,占总取热

量的比例为45.89%,高于实际生产中的44.82%,满

足尽量从高温位的油浆取热的原则。

3.2 考察补充吸收剂流量的影响

吸收塔是以粗汽油为吸收剂,以稳定塔塔底的稳

定汽油作为补充吸收剂,来自分馏塔塔顶油气分离罐

的粗汽油全部进入吸收塔,故加大液气比实际上是提

高补充吸收油的用量。为此,考察补充吸收剂流量对

解吸塔、稳定塔重沸器热负荷和干气中C+3 体积分数

的影响,见图4。

从图4可以看出,随着补充吸收剂流量的增大,干

气中C+3 体积分数逐渐降低,解吸塔和稳定塔再沸器

的热负荷逐渐增大。这主要是因为补充吸收剂进入吸

收塔后在系统内循环,最终增加整个吸收稳定系统的

能耗。由此可知,降低干气中C+3 组分含量的因素也
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往往是明显增加能耗的因素。此外,由图4可知,当干

气中C+3 体积分数在3%(卡边控制)时,所需补充吸收

剂量约36.5t/h(此时液气比为5.1m3/kg),总能耗

为16.7MW。比之前补充吸收剂46t/h的17.447

MW减少约0.747MW。

3.3 考察解吸塔再沸器热负荷的影响

考察解吸塔再沸器热负荷对稳定塔再沸器热负荷

和液态烃中C2 体积分数的影响,见图5。从图5可以

看出,在一定范围内,随着解吸塔再沸器热负荷的增

大,液态烃中C2 体积分数逐渐下降,稳定塔再沸器的

热负荷随之增大。这主要是因为随着解吸塔再沸器的

热负荷增大,解吸塔塔顶解吸气量增大,再次进入吸收

过程,为了保证干气中C+3 体积分数合格,需提高补充

吸收剂的量,导致稳定塔再沸器热负荷增加,同样,解

吸塔重沸器所消耗的蒸汽量也将增多。此外,解吸气

量的增多,将会增加气压机的背压,增加汽轮机的能耗。

当液态烃中C2 体积分数在2%时,在停用(实际

生产时解析塔中间重沸器未用)解吸塔中间重沸器的

情况下,解吸塔底部重沸器热负荷为7.1MW(塔底采

用260℃,绝压0.9MPa的蒸汽加热,凝结水出口温

度为125℃,绝压0.6MPa,利用 HYSYS核算热负

荷,所需蒸汽量约8.3t/h),稳定塔重沸器热负荷为

10MW。由图4可得出,补充吸收剂量在40t/h,此时

干气中C+3 体积分数为2.37%(≤3%),液态烃中C5
体积分数为0.005%(≤0.5%)。

4 结 论

(1)Aspen-Plus流程模拟软件基本可以反映Ⅰ催

化裂化的生产过程,对实际生产、操作具有积极的指导

意义。

(2)随着顶循、一中返塔温度的上升,汽油干点和

柴油95%馏出温度上升。在保证稳定塔塔底热负荷

和分馏塔产品质量合格的情况下,建议一中抽出量为

131t/h,对应塔底油浆所取热负荷达到18.9MW,占

总取热量的比例为0.4589,高于之前的0.4482。

(3)当干气中C+3 体积分数为3%时,建议液气比

控制在5.1m3/kg,此时在分馏塔油气进料不变的前

提下,所 需 补 充 吸 收 剂 量 约 36.5t/h,总 能 耗 为

16.7MW。比 之 前 46t/h 补 充 的 吸 收 剂 量 能 耗

17.447MW减少约0.747MW。

(4)当液态烃中C2 体积分数为2%时,切除解吸

塔中间重沸器的情况下,建议解吸塔塔底重沸器所给

蒸汽量为8.3t/h,此时,补充吸收剂量在40t/h,干气

中C+3 体积分数为2.37%(≤3%),液态烃中C5 体积

分数为0.005%(≤0.5%)。
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