
Economic of Chemical Engineering | 化工经济

-31-中国化工贸易          2025 年 4 月

0 引言

中国石化海南炼油化工有限公司（下称“海南炼

化”）80kt/a 乙苯 / 苯乙烯装置采用中科院化学物理

研究所的第三代催化干气制乙苯技术和中石化的乙苯

绝热负压脱氢制苯乙烯技术。2006 年底完成了装置的

建设，并投料运行。在实际生产过程中，存在着很多

问题，严重影响了脱氢系统的转化率和选择性，降低

了苯乙烯产品的收率，必须通过技术改造等措施加以

解决。

1 乙苯脱氢工艺原理及流程简述

流程简述。来自 LPS（0.21MPa）管网的蒸汽进入

蒸汽过热炉 F-301A 被加热到 810℃进入第二脱氢反

应器 R-302 顶部中间换热器壳程，降温至 588℃进入

蒸汽过热炉 F-301B 室。从蒸汽过热炉 F-301B 室出来

的蒸汽温度为 808℃，进入第一脱氢反应器 R-301 底

部混合器。来自灌区的新鲜乙苯，和来自苯乙烯精馏

部分的乙苯回收塔塔底生产的循环乙苯，还有从乙苯

单元乙苯精馏塔 C-106 塔顶过来的热乙苯进入乙苯蒸

发器 E-304，与 0.21MPa 二次蒸汽混合形成乙苯 - 水

低沸点共沸物乙苯过热器进入乙苯脱氢反应器 R-301/

R-302。反应产物经冷却系统冷却后，工艺凝夜进入

油水分离器 D-305 液相室，脱氢液被送至苯乙烯脱氢

液储罐 T-805。脱氢尾气进入脱氢尾气压缩机 K-301

入口，脱氢尾气压缩机 K-301 排出的尾气经过吸收系

统 C-302/C-303 塔吸收后经过脱氢尾气增压机 K-101

经过增压后外送至 VPSA。

2 脱氢反应系统存在的问题

2.1 水油比大

水油比是另一个影响脱氢反应的主要因素，高水

油比可以提高转化率和选择性，有效去除催化剂表面

的积碳，延长催化剂寿命，但会使生产能力下降和能

耗增加。由于脱氢反应的总转化率应该控制在 60%-

65%, 因此应选择合适的反应器温度和水油比，才能使

苯乙烯收率最大化。

2.2 脱氢反应压力偏高

反应压力是影响脱氢反应的重要因素，较低的反

应压力有利于乙苯向苯乙烯方向转化。压缩机出入口

压力高是制约脱氢反应的最大因素，压缩机入口压

力始终高达 32-35kPaA，出口排气压力也高达 175-

190kPaA，均高于设计压力 30kPaA 和 163kPaA，导致

脱氢反应系统的压力居高不下，生产负荷也达不到设

计值。

2.3 蒸汽过热炉热效率低

蒸汽过热炉是为脱氢反应提供热量的主要来源。

目前蒸汽过热炉炉膛的衬里严重粉化现象，加热炉壁

温最高点达到 200℃，火嘴的燃烧状况也不是很好，

热效率低下。

2.4 冷却效果差

环境因素也能间接影响脱氢系统的生产负荷，当

外界温度高时，空冷出口温度可高达 57℃以上，从而

使 K301 入出口温度和压力高，影响脱氢系统的真空

度，而且容易使苯乙烯等重组分被携带到后系统形成

聚合。

3 原因分析

3.1 原脱氢催化剂设计要求较高水比

装置设计初期脱氢催化剂要求的水油比为 1.3-1.5

（wt/wt），高的水油比必然造成蒸汽的大量消耗，

主蒸汽量的增加需要蒸汽过热炉消耗的燃料气相应增

加，使脱氢系统节能降耗面临很大的压力。

3.2 尾气压缩机出口易堵塞

在压缩机 K301 的运行过程中，经常出现出口管

线及换热器堵塞的情况，引起非计划停工，造成 K301
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运行周期缩短，达不到计划产量，从而制约乙苯脱氢

系统的经济效益。

3.3 加热炉热损失大

蒸汽过热炉 F301 通风形式采用自然通风，未设

置鼓引风机，燃料燃烧的高温烟气直接排入大气，造

成大量热量损失。

与此同时 F301 炉膛的衬里粉化严重，保温效果

降低，使得炉墙外壁温度过高，造成散热损失加大。

3.4 后系统冷却能力不足

空冷器 A301 出口温度偏高，接近联锁值，造成

气相苯乙烯不能充分冷凝。每年需要定期进行干冰清

洗，清洗前后冷却效果差别明显，说明翅片管积灰严

重对空冷效果影响较大。

4 改造措施

4.1 选用低水油比脱氢催化剂

为降低脱氢系统的能耗，根据催化剂的小试结果

以及方案比较，最终确定选用上海石化研究院所开

发的 GS-HA 低水比催化剂，该催化剂的水比要求为

1.15（wt/wt）。在实际正常生产中，在 1.15 的低水比

下该催化剂运行超过 36 个月，在源头上减少了蒸汽

用量和燃料气的用量，在同样的负荷下蒸汽用量减少

20%。同时，乙苯转化率及苯乙烯选择性仍然可以满

足设计要求。

4.2 尾气压缩机出口管路改造

图 1 改造后尾气压缩机出口流程

针对尾气压缩机 K301 出口管线上存在 U 型弯，

造成尾气压缩机出口压力增高的问题。如图 1，尾气

压缩机进行了两项改造措施：

①将尾气出口管线适当提高，并在出口管线上增

加一台分液罐 D309, 将液体排到油水分离罐，气体送

至尾气回收系统，以消除管线存液。

②减少分液罐 D309 到压缩机尾气冷凝器 E310 的

工艺管线的 U 型弯个数，降低 K301 出口阻力，增加

气相流速，防止聚合物堵塞管线。降低尾气压缩机出

口管路的阻力，可以降低尾气压缩机的出入口压力，

进而降低了脱氢反应器的压力，提高脱氢反应的乙苯

转化率。

4.3 蒸汽过热炉改造

4.3.1 更换衬里

对 F-301A 室和 B 室的衬里分别进行更换，以前

的炉子上部和顶部均采用全纤维结构，4m 以下炉墙

用耐火砖结构。改为现在的炉子上部和顶部采用氧化

铝纤维复合毯，4m 以下炉墙和炉膛底部均采用在耐

火砖上铺一层氧化铝纤维复合毯的结构。

4.3.2 增设玻璃板换空气预热器

蒸汽过热炉 F301 增设一台玻璃板换空气预热器，

烟气经空气预热器与低温空气换热后再排出，降低了

排烟温度，可低至 110℃左右，同时可提高进入燃烧

器的空气温度，提高了加热炉的热效率。

4.3.3 将加热炉Ａ室的火嘴更换为低压火嘴，并将燃

料气改为天然气

将加热炉 F-301A 室的火嘴更改为低压火嘴后，

燃料气系统管网压力由原来的 0.06-0.065MPa 降至现

在的 0.025-0.030MPa，从而使燃料气管网带液量明显

降低；并且原来的燃料气是脱氢尾气和烃化尾气的混

合物，现在改为更加稳定更加干净的天然气。上述两

项措施使蒸汽过热炉 F301 的燃烧更加稳定更加环保，

F-301 的稳定也决定了脱氢反应温度相对稳定，从而

使脱氢反应也更加稳定效率也更高。

4.4 增加乙苯热进料

将乙苯装置乙苯精馏塔 C-106 的新鲜热乙苯直接

改进乙苯蒸发器 E304，固定自罐区来的冷乙苯量，调

整热乙苯进料，提高乙苯进料温度，降低 E304 的蒸

发蒸汽用量。

4.5 增强冷却效果

在原有的 8 台脱氢尾气空气冷凝器的基础上又增

设 2 台空冷器，达到 10 台空冷器；同时在原后冷气

的后面增设一台以冷冻水为冷却介质的深冷器，从而

使脱氢尾气以更低的温度和更低的压力到达脱氢尾气

压缩机 K-301。脱氢尾气压缩机入口压力降低解决了

压缩机入口压力长期高于设计压力的情况，脱氢系统

低压力有利于提高乙苯转化率。同时减少了苯乙烯等

重组分的携带，降低了脱氢尾气后系统聚合的可能性。

4.6 增设尾气氢压机 K-101

乙苯脱氢产生的脱氢尾气量约为 600kg/h，脱氢尾
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气中含有 87%（v）左右的氢气，有极高的回收利用

价值，直接作为燃料气烧掉，势必造成极大的浪费，

增加一台尾气增压机，可以将脱氢尾气送至 VPSA 装

置将脱氢尾气中的氢气进行提纯利用，可以增加苯乙

烯装置的效益。

5 改造效果及经济效益评价

改造后蒸汽过热炉 F-301 的燃烧更加充分，热

损失减少，燃料气用量也大幅减少；脱氢尾气压缩机

K-301 出口压力下降使透平蒸汽用量减少，热乙苯的

投用一定程度上也减少了蒸汽过热炉 F-301 的热负荷，

从而减少了燃料气的用量。具体见表 1。
表 1 改造前后参数对比表

项目 设计值 改造前 改造后

K301 透平
蒸汽量

12000kg/h 13500-13600kg/h 12300-12600kg/h

K301 入口
压力

28kPaA 32-35kPaA 28-30kPaA

K301 出口
压力

163kPaA 175-200kPaA 150-160kPaA

K301 转速 3400rpm 3100rpm

K301 喷淋
水量

800kg/h 2500-3000kg/h 2000-2200kg/h

F301 燃料
气量

800kg/h 720-750kg/h 500-550kg/h

脱氢乙苯进
料量

15828.3kg/h 13500kg/h 16500-17000kg/h

E304 蒸发
蒸汽用量

2900kg/h 2300kg/h

由表 1 可见：

①改造后蒸汽过热炉 F-301 燃料气量从 750kg/h

（尾气）下降到 530kg/h（天然气）。天然气折合成体

积量为 736.7m³/h( 天然气：1t ≈ 1390m³，天然气的

价格为 2.55 元 /m³) 所以每小时成本 736.7×2.55=1878

元，年度成本 1878×8400 ≈ 1578 万元 / 年。

②由于增加氢压机，压缩后的脱氢尾气量约为

600kg/h，其中含氢气量约为 87%(V)，根据脱氢尾气

含量计算的氢气的重量分比为 36%，而下游装置的氢

气收率为 81%，氢气价格为 18000 元 /t，折合成氢气

利 润 为 0.6×36%×81%×18000=3149 元 /h。 年 度 总

利润 3149×8400 ≈ 2645 万元 / 年。

另外氢压机增设了一台电动机，电能消耗增加，

根据设备规程，电机每小时用电 400 度，按一度电一

块钱计算得增压机耗电成本为 400×1×8400=336 万 /

年。

F301 改造和脱氢尾气送至下游装置的总利润为

氢气总利润 - 天然气成本 - 增压机电量成本

即 2645-1578-336=731 万元 / 年。所以正常运行

下增氢压机利润为 731 万元 / 年。

③脱氢尾气压缩机 K-301 入口压力从之前的 32-

38kPaA 降低至 28-30kPaA，脱氢尾气压缩机 K-301 出

口压力从改造前 175-210kPaA 降低至 150-170kPaA。

使脱氢尾气压缩机 K-301 转速提升至 3100rpm 时，

就可以满足脱氢反应系统乙苯总进料量 16.5t/h 以上

时所需要的负压，汽轮机透平蒸汽用量也节省了近

1200kg/h，折合能耗下降 10.7kgEO/t·SM；喷淋水减

少 500kg/h，折合能耗下降 0.12kgEO/t·SM。所以总

能耗下降 10.7+0.12=10.82kgEO/t·SM。

④增加了乙苯蒸发器 E-304 热乙苯进料，使乙苯

蒸发器 E-304 的蒸发蒸汽用量由原来的 2900kg/h 降到

了 2300kg/h；全年可降低成本约 85 万元。

6 结论

按照上述整改措施对脱氢单元整改后，脱氢系统

的压力显著降低，脱氢反应器的负荷也达到甚至超出

了设计值；压缩机转速降低节省了蒸汽用量，并且相

对于压缩机本身来说降低了工作强度，进而增加了压

缩机的运行周期；还有热乙苯的投用更减少了脱氢单

元的能耗；综上所述通过分析影响脱氢单元效益的因

素，施行了以上几项改进措施，使脱氢单元的能耗大

幅提升，从而显著提升了乙苯脱氢单元的经济效益。
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