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图1 砌rcc提升管反应器采样系统流程图

含油催化剂通过溶剂萃取、溶剂回收，得到萃取

油并进行模拟蒸馏分析，催化剂通过高温水蒸气汽

提或用不同溶剂萃取后进行定碳和微反活性分析；

通过两级冷凝收集得到液体产物混合后，称重并进

行模拟蒸馏分析；对经过体积计量的气体产物进行

组分定量分析。最后，根据RFcC反再系统热平衡

计算得到的剂油比，以及采样所得不同产物的质量

和分析结果，可以计算出在提升管不同采样位置的

产物分布。具体分析和计算方法可参见文献[9]。

在中国石化胜利油田石油化工总厂60万∥a

RFcc装置和中国石化青岛石油化工厂100万∥a

RFCC装置上分别进行了工业提升管的现场采样工

作， 采样点的位置根据现场的具体情况确定，详细情

况如图2所示。

汽提介质

(a) 胜利油田石油化工总厂

汽提介质

(b)青岛石油化工厂

图2 l心cc装置提升管采样点分布示意图

2 结果讨论

根据文献调研、工业装置现场采样和实验室研

究结果，对催化裂化装置的传统工业提升管反应器

内的反应历程进行了分析，发现其存在反应时问过

长、平均催化剂活性低，以及不同反应组分之间存在

恶性竞争等弊端。

2． 1反应时间过长

尽管重油催化裂化的原料不同于馏分油催化裂

化， 它具有较高的沸点、较高的胶质和沥青质含量、

较高的污染物浓度，但至今所使用的提升管反应器

与馏分油催化裂化相同。一般认为，馏分油催化裂

化， 其原料在与高温再生催化剂接触时可以充分气

化， 属于气固催化裂化反应，而RFcC由于部分大分

子、 高沸点组分的存在，属于气、液、固三相同时共存

的催化反应体系。在催化裂化反应过程中，化学键

的断裂主要发生于链状烃和环烷烃、苯环侧链，以及

连接环状结构的桥键，而且反应物的分子越大，裂化

反应越容易发生。因此，RFCC所需要的反应时间

应该小于馏分油催化裂化。这一观点已为石油加工

科研工作者所接受，从而开发成功了各种油剂快分

技术和MscC技术，并致力于下行管反应器的开发
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掣募屉 应越来越重要，催化剂

的选择性将逐渐变差。
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图7焦炭沉积对热裂化催化裂化反应的影响¨11

对于馏分油催化裂化，通过在工业提升管不同

位置的在线采样研究，Shah等[t4-ts]得到了催化剂上

的焦炭含量沿提升管高度的变化规律，如图8所示。

催化剂上的焦炭含量在提升管的前半段迅速增加，

在8 m左右达到一个稳定值，在提升管的后半段基

本维持不变。根据高永灿等的研究结果，经过提升

管前半段的反应，催化剂的活性将降低到一个较低

的水平，在其后半段热反应所占的比重增加，将恶化

产物分布。
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图8馏分油催化裂化工业装置催化剂焦炭

含量沿提升管高度的变化‘15】

对于重油催化裂化．，通过在胜利油田石油化工

总厂和青岛石油化工厂RFCC装置上的在线采样，

得到了图9所示的催化剂微反活性沿提升管高度的

变化规律。在图9(a)中，在原料和再生催化剂的混

合区，催化剂的活性迅速降低到一个最低值，然后稍

微增加到一个最大值，最后又沿提升管高度逐渐降

低。在提升管反应器中，催化剂的平均微反活性约

为再生催化剂的50％。在图9(b)中，催化剂的微

反活性迅速降低到一个稳定值，此后沿提升管高度

几乎不再发生变化。经正戊烷萃取后的催化剂活性

反映了提升管反应器中的实际情况，提升管反应器

中催化剂的平均活性只有再生催化剂的40％。尽

管原料和催化剂性质，以及操作条件会影响催化剂

活性沿RFCC提升管高度变化的具体细节，但其共

同现象是，在提升管的初始阶段，催化剂的活性急剧

降低，提升管内的后续反应将在活性低、选择性差的

结焦催化剂上进行。

因此，提高RFCC提升管反应器内催化剂的平

均微反活性，从而提高其目的产物的选择性，是开发

新型RFCC技术的关键。

一＼
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吸附和反应的恶性竞争，从而影响重油的单程转化

7率，并使产品分布变差。理想的选择就是使新鲜原

料和循环油在两个反应器中，各自选择适宜的反应

条件进行反应。

图10中给出了新鲜原料和循环油分别进料，以

及混合进料反应结果的对比数据。新鲜原料和循环

油分别进料是指新鲜原料和循环油分别作为催化原

料在提升管反应器内进行2次实验，根据循环油的

比例(40％)，通过2次实验的物料平衡数据的加

权，计算得到分别进料的反应结果；混合进料是指首

先按照一定的比例(新鲜原料：循环油=6：4)配置

混合原料，在剂油比接近的前提下进行催化裂化实

验。由图10可以看出，在控制重油收率相近的条件

下，分别进料与混合进料相比可明显增加柴汽比，降

低干气和焦炭的收率，提高目的产品产率，显著改善

产品分布。
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图10恶性竞争对RFCC产品分布的影响

3两段提升管催化裂化

根据上述对常规催化裂化提升管反应器弊端的

分析，通过分段反应和催化剂接力，可以避免不同反

应组分的恶性竞争，提高催化剂的平均有效活性和

选择性；通过缩短反应时问和其他反应条件的调节，

可以实现对催化裂化这一复杂平行连串反应转化程

度的最优控制。为此，提出了如图11所示的两段提

升管催化裂化(TSRFCC)技术¨5l。

所谓分段反应就是让性质不同的反应物在不同

的场所和条件下进行反应。TSRFCC技术的第一段

提升管只进新鲜原料，目的产物从段间抽出作为最

终产品以保证收率和质量，而循环油单独进入第二

段提升管。当企业对汽油降烯烃要求迫切时，可以

在第二段进行部分汽油回炼。

所谓催化剂接力足指当原料经过一个适宜的反

应时问、由于积炭致使催化剂活性下降到一定程度

时，及时将其与油气分开并返回再生器，需要继续进

行反应的中问物料在第二段提升管与来自再生器的

另一路催化剂接触，形成两路催化剂循环a‘

油气去分馏系统
’‘

新

原

喷

汽油

化剂

图11 两段提升管催化裂化技术示意图

。TSRFCC技术采用分段反应，但要求每段的反

应时间比较短，两段反应时问之和小于常规催化反

应的时间，总反应时问一般为1．6—3．0 s。

TSRFCC技术采用分段反应，为提高目的产品，

尤其是中间产物柴油的收率，需要控制第一段反应

的转化程度，从而进入分馏塔再返回第二段提升管

反应器的循环油的量增加’加之在进行汽油降烯烃

时的部分汽油回炼，使循环催化剂对新鲜进料的剂

油比得到提高，反应过程的催化作用进一步得到强

化。

TSRFCC技术的特点为分段反应、催化接力、短

反应时间和大剂油比，可以强化整个反应过程的催

化作用，抑制过裂化反应，避免不同反应组分的恶性

竞争，很好地解决了常规催化裂化提升管反应器的

弊端，可以显著改善产物分布，增加装置的操作灵活

性。

4结论
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化物，尤其是碱性氮化物含量较高，易引起催化剂碱

氮中毒，这不仅会造成表面酸性位强度和数目的下

降，还会因空间位阻的作用使催化剂表面相邻的有

效酸性位数目减少，对双分子氢转移反应的发生具

有非常大的抑制作用，使丙烯选择性有所提高。这

一点对于催化原料掺炼cGo多产丙烯也有重要的

借鉴意义。

综上可以看出，反应温度、剂油比和停留时问对

CGO的转化都有较大的影响，但在常规单段提升管

反应器上，通过提高反应温度和／或增大剂油比等措

施却又难以实现提高CGO转化深度和改善产物分

布的双重目的。为此，笔者又进行了CGO两段催化

裂化反应的考察，并在转化率相近的条件下，与

cGO单段反应结果进行了对比。

2．2 CGo单段与两段反应比较

根据上述单段反应的考察结果，选择反应温度

490℃、剂油比为9、停留时间1．64 8的操作条件首

先进行一段反应的实验，然后将反应后的重油单独

进料进行二段反应，考虑到重油难转化的特点，适当

增加了操作的苛刻度。表5中列出了经一、二段反

应后综合的两段反应结果及相近转化率下单段反应

的结果。

表5 CGo单段和两段反应结果对比

从表5可以看出，在重油转化率相同的条件下，

两段与单段反应产物分布相比，柴油收率增加了近

1倍，汽油收率增加了2．65个百分点，轻油收率则

相应增加了14．84个百分点；两段的液化气收率虽

然明显低于单段，低了9．27个百分点，但总液收率

却仍然比单段高出了5．57个百分点。尤为值得注

意的是，两段焦炭收率要比单段低0．87个百分点，

干气收率则大辐度降低，竟然低了5个百分点。对

比可知，两段操作条件都较为温和的条件下，cGO

即可达到很高的转化率；而单段反应要达到同样的

转化率，则需要在非常苛刻(高温、大剂油比)的条

件下操作，这样，会造成产物分布的恶化。这充分显

2．3 CGo和VGO分开进料和混合进料的比较

常规催化裂化装置由于只有一个提升管反应

器，CGO只能与催化原料混合进料进行反应，这样

就可能存在高氮、高稠环芳烃和胶质的CGo劣质原

料与新鲜催化原料在Fcc催化剂上竞争吸附，进而

影响新鲜原料进行催化裂化反应的问题。而码RF-

cC技术可以根据原料的不同特点分别进行操作条

件优化实现分段反应，这为CGO单独进料进行反应

提供了可能。为此，还进行了CGO和VGO单独反

应及按不同比例混合进料的单段反应实验，并将

cG0和VGO单独反应的结果按混合比例进行加和

计算，与混合进料的反应结果进行了比较，实验操作

示了两段催化裂化加工cGO的显著优势。 条件、反应结果和计算结果见表6。

表6 CC0及VC0单独反应和混合进料的单段反应结果比较

由表6可以看出，VGo单独反应重油转化率高

达95．16％，而相同条件下cGO单独反应后，重油

转化率仅为77．53％，充分说明cGO的可裂化性能

较差。CGO与VGO按不同比例(掺炼比)混合进料

反应结果也表明，随掺炼比例的增加，重油转化率明

显下降。同时，掺炼比为1：4，1：1和4：1时，重油转化

率计算值分别比实验值相应高了2．07，1．44，2．41

个百分点，显然单从重油转化率的角度来看，表明

CGO与催化原料单独反应要比混合进料好。

从产物分布来看，不同掺炼比下，液化气收率和
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总液收率的计算值均明显高于混合进料的实验值，

汽油收率的计算值也较实验值有不同程度的增加；

而非目的产物干气和焦炭的总收率在掺炼比为1：4

和1：1时计算值均低于实验值，在掺炼比为4：1时也

仅略有增加。这表明cGO和VGO单独反应的产物

分布整体来看也明显优于混合进料。

由于，I’SRFCc技术操作的极大灵活性，对CGO

和催化原料的进料组合方式及操作条件的优化还有

待于进一步考察。

3 结 论

(1)采用常规单段催化裂化技术，在提高反应

温度和／或增大剂油比提高cGO转化深度的同时，

产物分布也会明显恶化。适当延长单段停留时间有

利于CGO的转化，同时由于催化剂碱氮中毒在一定

程度上抑制了氢转移反应发生，丙烯选择性也有较

明显的提高，这一点对催化原料掺炼部分CGO多产

丙烯具有一定的指导作用。

(2)与CGO常规单段催化裂化反应相比，，I’SR-

Fcc技术具有明显优势，表现为两段操作条件都较

为温和的条件下，cGO即可达到很高的转化率；而

单段反应要达到同样的转化率，则需要在非常苛刻

的条件下操作，并且会造成产物分布明显恶化。

．(3)与CG0和VG0混合进料相比，cGO与

VGO单独反应不仅重油转化率明显提高，而且产物

分布明显改善。
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