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GIỚI THIỆU VỀ MÔ ĐUN 

 

Vị trí, ý nghĩa, vai trò mô đun 

Để vận hành thiết bị tốt thì một trong những yêu cầu quan trọng là phải 

hiểu biết đƣợc nguyên lý hoạt động và cấu tạo của máy móc, thiết bị. Mô đun 

này có nhiệm vụ cung cấp cho học viên các kiến thức cơ bản về nguyên lý 

hoạt động, cấu tạo của các thiết bị cơ bản trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

Phần lớn các thiết bị này là chuyên dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí 

chƣa đƣợc đề cập, hoặc chƣa giới thiệu chi tiết trong các chƣơng trình mà 

học viên đã đƣợc học trƣớc mô đun này. Một số ít dạng thiết bị đã đƣợc đề 

cập ở mô đun khác sẽ đƣợc đề cập sâu hơn trong mô đun này với các dạng 

thiết bị đặc thù sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí (đặc biệt là các 

thiết bị phản ứng, thiết bị trao đổi nhiệt). 

Mô đun này cũng là cơ sở để học viên tiếp cận môn học về thực tập vận 

hành trên hệ thống mô phỏng (Simulation) và bảo dƣỡng thiết bị máy móc. 

Mục tiêu của mô đun 

Mô đun nhằm đào tạo cho học viên có đủ kiến thức, kỹ năng về thiết bị 

cơ bản đƣợc sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí nhằm hình thành kỹ 

năng vận hành thiết bị cho học viên. Học xong mô đun này học viên phải có 

đủ năng lực: 

- Mô tả đƣợc nguyên lý hoạt động, cấu tạo của các thiết bị cơ bản trong 

công nghiệp chế biến dầu khí; 

- Mô tả đƣợc quá trình công nghệ xảy ra trong thiết bị; 

- Mô tả đƣợc chức năng nhiệm vụ của các thiết bị phụ của hệ thống thiết 

bị nhƣ bơm, máy nén, thiết bị truyền nhiệt,...; 

- Vận hành đƣợc một số thiết bị có trong phòng thí nghiệm nhƣ: Thiết bị 

Cracking, Reforming, thiết bị chƣng cất ở áp suất thƣờng và áp suất 

chân không,... 

- Mô tả đƣợc một số hỏng hóc, sự cố thƣờng xảy ra đối thiết bị và 

phƣơng pháp khắc phục. 

Mục tiêu thực hiện của mô đun 

Học xong mô đun này học viên phải có đủ năng lực: 

- Mô tả đƣợc nguyên lý hoạt động, cấu tạo của các thiết bị cơ bản trong 

công nghiệp chế biến dầu khí; 

- Mô tả đƣợc quá trình công nghệ xảy ra trong thiết bị; 
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- Mô tả đƣợc chức năng nhiệm vụ của các thiết bị phụ của hệ thống thiết 

bị nhƣ bơm, máy nén, thiết bị truyền nhiệt. 

- Vận hành đƣợc một số thiết bị có trong phòng thí nghiệm nhƣ: Thiết bị 

Cracking, Reforming, thiết bị chƣng cất ở áp suất thƣờng và áp suất 

chân không,... 

- Biết phƣơng hƣớng khắc phục đƣợc một số hỏng hóc, sự cố thƣờng 

xảy trong khi vận hành thiết bị. 

Nội dung chính của mô đun 

Bài 1: Thiết bị phản ứng 

Bài 2: Thiết bị trao đổi nhiệt 

Bài 3: Thiết bị và khí hệ thống khí nén. 

Bài 4: Thiết bị xử lý làm sạch sản phẩm. 

Bài 5: Thiết bị chƣng cất. 

Bài 6: Thiết bị hấp thụ, hấp phụ. 
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CÁC HÌNH THỨC HỌC TẬP CHÍNH TRONG MÔ ĐUN 

 

1: Học trên lớp về: 

- Cấu tạo nguyên lý hoạt động của các máy móc thiết bị cơ bản đƣợc sử 

dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Nguyên lý cấu tạo của thiết bị chính trong công nghiệp chế biến dầu khí 

- Một số các sự cố và biện pháp khắc phục. 

2: Tự nghiên cứu tài liệu liên quan đến thiết bị chế biến dầu khí. 

3: Thảo luận (học nhóm) dƣới sự hƣớng dẫn của giáo viên. 

4: Thực tập vận hành một số thiết bị chế biến dầu khí tại phòng thí nghiệm 

5: Tham quan, thực tập tại một số cơ sở chế biến dầu khí 
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YÊU CẦU VỀ ĐÁNH GIÁ HOÀN THÀNH MÔ ĐUN 

 

Về kiến thức 

- Mô tả đƣợc nguyên lý cấu tạo và hoạt động của các thiết bị phản ứng 

chính trong ngành chế biến dầu khí: Thiết bị Cracking xúc tác cặn tầng sôi, 

Reforming tái sinh xúc tác liên tục, thiết bị xử lý,... 

- Mô tả đƣợc nguyên lý cấu tạo và hoạt động của một số thiết bị trao đổi 

nhiệt đƣợc sử dụng phổ biến trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc nguyên lý vận hành, cấu tạo của thiết bị và hệ thống cấp khí 

nén. 

- Mô tả đƣợc nguyên lý hoạt động, cấu tạo của một số thiết bị làm sạch sản 

phẩm chính sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc nguyên lý hoạt động, cấu tạo của thiết bị chƣng cất trong công 

nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc nguyên lý hoạt động, cấu tạo của thiết bị hấp phụ/hấp thụ 

trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

Về kỹ năng 

- Đọc và hiểu đƣợc các bản vẽ sơ đồ công nghệ (PFD) một phần các bản vẽ 

đƣờng ống, dụng cụ đo lƣờng (P&ID) của một số công nghệ chính sử 

dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc một số sự cố máy móc thiết bị và biện pháp khắc phục. 

- Vận hành đƣợc một số thiết bị trong phòng thí nghiệm của trƣờng. 

- Nhận biết đƣợc các thiết bị, hệ thống thiết bị máy móc sử dụng trong công 

nghiệp chế biến dầu khí trong thực tế. 

Về thái độ 

- Tham gia đầy đủ các buổi giảng lý thuyết của giáo viên. 

- Tích cực nghiên cứu, tìm hiểu các tài liệu tham khảo.  

- Chấp hành đúng quy định an toàn trong phòng thí nghiệm và tham quan 

các cơ sở sản xuất. 
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BÀI 1. THIẾT BỊ PHẢN ỨNG 

Mã bài: HD I1 

 

Giới thiệu 

Thiết bị phản ứng là một trong những những thiết quan trọng nhất trong 

công nghiệp chế biến dầu khí cả về ý nghĩa kinh tế và kỹ thuật. Vận hành các 

thiết bị phản ứng là một nhiệm vụ quan trọng và đỏi hỏi nhiều kỹ năng của cán 

bộ vận hành. 

Để vận hành tốt đƣợc thiết bị phản ứng thì cần phải có hiểu biết tốt về quá 

trình công nghệ xảy ra trong thiết bị, đặc điểm cấu tạo của thiết bị cũng nhƣ chế 

độ hoạt động. Bài học này sẽ cung cấp cho học viên những kiến thức cơ bản về 

nguyên lý cấu tạo và hoạt động của các thiết bị chính trong công nghiệp chế 

biến dầu khí. 

Mục tiêu thực hiện 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc vai trò và đặc điểm của các dạng thiết bị phản ứng cơ bản sử 

dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí,  

- Mô tả đƣợc thiết bị phản ửng tầng sôi: Thiết bi phản ứng cracking xúc tác 

cặn tầng sôi và thiết bị tái sinh xúc tác; 

- Mô tả đƣợc dạng thiết bị phản ứng có lớp xúc tác chuyển động: Thiết bị 

phản ứng phân xƣởng Reforming với hệ thống tái sinh xúc tác liên tục; 

- Mô tả đƣợc thiết bị phản ứng lớp xúc tác cố định: Thiết bị phản ứng phân 

xƣởng ISOMER, xử lý Naphtha bằng Hydro (NHT), xử lý LCO bằng Hydro 

(LCO-HDT),... 

- Thực hiện đƣợc vận hành đƣợc một số thiết bị trong phòng thí nghiệm.. 

Nội dung chính 

Bài học bao gồm các nội dung chính sau: 

1. Giới thiệu chung: Mục đích, nhiệm vụ của các loại thiết bị phản ứng, các 

dạng thiết bị phản ứng; 

2. Công nghệ và Thiết bị xúc tác tầng sôi:Thiết bị Cracking xúc tác cặn tầng 

sôi và thiết bị tái sinh xúc tác (Phân xƣởng FCC/RFCC). 

3. Công nghệ và Thiết bị Reforming xúc tác với bộ phận tái sinh xúc tác liên 

tục (Phân xƣởng CCR). 

4. Các thiết bị phản ứng khác: Thiết bị phản ứng ISOMER, xử lý LCO bằng 

Hydro (LCO-HDT); xử lý Naphtha bằng Hydro (NHT).. 
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1.1. VAI TRÕ CỦA THIẾT BỊ PHẢN ỨNG TRONG CÔNG NGHIỆP CHẾ BIẾN 

DẦU KHÍ 

1.1.1. Vai trò và ý nghĩa của các thiết bị phản ứng trong công nghiệp chế 

biến dầu khí 

Dầu thô chiếm một vị trí quan trọng trong nguồn năng lƣợng của thế giới, 

tuy nhiên, dầu thô chƣa qua chế biến không mang lại hiệu quả kinh tế cao. Nếu 

dầu thô chỉ đƣợc chế biến bằng phƣơng pháp vật lý thông thƣờng (chƣng 

luyện, trích ly, hấp thụ,...) thì sản phẩm thu đƣợc chỉ có một phần đáp ứng 

đƣợc chất lƣợng hàng hoá thƣơng phẩm (dầu diesel, dâu hoả, nhiên liệu phản 

lực và dầu đốt lò), do vậy hiệu quả kinh tế đem lại không cao. Xuất phát từ yêu 

cầu ngày càng cao của thị trƣờng nhiên liệu và hoá dầu đi từ dầu thô mà ngƣời 

ta ngày càng quan tâm đến vấn đề chế biến dầu thô có chuyển hoá hoá học. 

Các sản phẩm thu đƣợc từ quá trình chuyển hoá hoá học có chất lƣợng và có 

giá trị kinh tế cao hơn so với nguyên liệu ban đầu. Ngày nay, chỉ có thông qua 

phƣơng pháp chế biến hoá học mới có thể sản xuất ra lƣợng sản phẩm dầu khí 

đủ đáp ứng nhu cầu ngày càng tăng của thị trƣờng và đáp ứng đƣợc yêu cầu 

ngày càng cao về chất lƣợng cũng nhƣ yêu cầu bảo vệ môi trƣờng. Thiết bị 

phản ứng là phƣơng tiện để thực hiện các chuyển hoá hoá học trong chế biến 

dầu khí để thực hiện mục tiêu trên. 

Thiết bị phản ứng là trái tim trong ngành công nghiệp chế biến dầu khí để 

thực hiện nhiệm vụ biến các sản phẩm có giá trị kinh tế thấp thành các sản 

phẩm có giá trị kinh tế cao hơn, đáp ứng đƣợc yêu cầu đa dạng hoá sản phẩm 

của thị trƣờng và yêu cầu ngày càng khắt khe về bảo vệ môi trƣờng. 

Ngoài ra, các thiết bị phản ứng còn đóng vai trò quan trọng là tạo ra các sản 

phẩm trung gian làm nguyên liệu cho sản xuất các sản phẩm có giá trị kinh tế 

cao hơn nhằm nâng cao hiệu quả kinh tế. 

Để đáp ứng đƣợc yêu cầu ngày càng cao của thị trƣờng về cả số lƣợng và 

chất lƣợng, các thiết bị phản ứng sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí 

cũng không ngừng đƣợc phát triển hoàn thiện cả về công nghệ và kết cấu. 

1.1.2. Các dạng thiết bị phản ứng cơ bản trong công nghiệp chế biến dầu 

khí 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí sử dụng nhiều dạng thiết bị phản ứng 

khác nhau. Có nhiều phƣơng pháp phân chia thiết bị phản ứng nhƣ căn cứ vào 

quá trình phản ứng có sử dụng hay không sử dụng xúc tác, kiểu chuyển động 

của xúc tác trong lò phản ứng, có sử dụng thiết bị khuấy trộn hay không sử 

dụng,... Thực tế trong công nghiệp chế biến dầu khí thì hầu hết các thiết bị phản 
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ứng đều sử dụng xúc tác nên trong khuôn khổ giáo trình này chỉ đề cập và giới 

thiệu dạng thiết bị phản ứng có sử dung xúc tác. 

Với các thiết bị phản ứng có sử dụng xúc tác, ngƣời ta căn cứ vào đặc 

điểm chuyển động của xúc tác trong lò phản ứng để phân ra một số dạng chính 

sau: 

- Thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi (xem hình H-1.2) 

- Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác chuyển động liên tục (xem hình H-1.3, H-

1.4). 

- Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định (xem Hình H-1.1). 

- Những kiểu thiết bị phản ứng có cấu tạo đặc biệt (xem Hình H-1.5, H-1.6) 

Các dạng thiết bị phản ứng cơ bản đƣợc sử dụng trong công nghiệp chế 

biến dầu khí mô tả một cách đơn giản trong các hình vẽ H-1.1, H1.2, H-1.3, H-

1.4,H-1.5 và H-1.6. Chi tiết của các loại thiết bị phản ứng đƣợc ứng dụng cụ thể 

trong công nghiệp chế biến dầu khí sẽ đƣợc trình bầy ở các mục sau của bài 

học này.  

 

Hình H-1.1 Thiết bị phản ứng lớp đệm 

xúc tác với định 

 

Hình H-1.2 Thiết bị phản ứng kiểu tầng 

sôi 

 

Hình H-1.3 Thiết bị phản ứng kiểu lớp 

xúc tác chuyển động 

 

Hình H-1.4 Thiết bị phản ứng kiểu 

lồẫngúc tác quay 
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Thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi là thiết bị phản ứng trong đó các hạt xúc 

tác có kích thƣớc rất nhỏ dƣới tác động của dòng nguyên liệu chuyến động 

hình thành lớp giả lỏng (tầng sôi) tạo điều kiện tốt cho quá trình phản ứng diễn 

ra và nâng cao hiệu suất thu hồi sản phẩm.  

  

Hình H-1.5 Thiết bị phản ứng kiểu rắn lỏng 

có độ nhớt cao 

Hình H-1.6 Thiết bị phản ứng xúc tác 

kiểu vách ngăn 

Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác chuyển động liên tục là dạng thiết bị phản 

ứng trong đó các hạt xúc tác cũng chuyển động nhƣ dòng nguyên liệu nhƣng 

động lực không do dòng nguyên liệu tạo ra và không hình thành lớp giả lỏng, 

thông thƣờng dòng nguyên liệu và dòng xúc tác chuyển động ngƣợc chiều 

nhau. Loại thiết bị phản ứng này cho phép tuần hoàn tái sinh xúc tác liên tục để 

duy trì hoạt tính của xúc tác nâng cao chất lƣợng sản phẩm và hiệu suất phản 

ứng. 

Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định là dạng thiết bị phản ứng trong đó 

các hạt xúc tác đƣợc lắp đặt cố định trên một lớp đệm gọi là đệm xúc tác. Trong 

thiết bị phản ứng kiểu này nguyên liệu đi qua lớp xúc tác và xảy ra phản ứng. 

Xúc tác sau một thời gian hoạt động sẽ mất hoạt tính, ngƣời ta tạm dừng hoạt 

động thiết bị trong một thời gian để tái sinh. Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố 

định thích hợp cho các quá trình mà hoạt tính của xúc tác tƣơng đối bền theo 

thời gian, chu kỳ tái sinh tƣơng đối dài. Kiểu thiết bị phản ứng này đơn giản, 

nhƣng hoạt động không liên tục do phải ngừng để tái sinh xúc tác, vì vậy, chỉ 

thích hợp với những quá trình mà chu kỳ tái sinh xúc tác tƣơng đối dài. 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, thiết bị phản ừng tầng sôi điển hình là 

lò phản ứng trong phân xƣởng Cracking xúc tác cặn tầng sôi (RFCC), thiết bị 

phản ứng có lớp xúc tác chuyển động liên tục là thiết bị Reformning với thiết bị 

tái sinh xúc tác liên tục (CCR), thiết bị có lớp xúc tác cố định là các lò phản ứng 
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của các phân xƣởng xử lý Naphtha bằng Hydro,... Chi tiết của các thiết bị phản 

ứng này đƣợc trình bày ở các mục dƣới đây. 

1.2. THIẾT BỊ PHẢN ỨNG CRACKING XÖC TÁC CẶN TẦNG SÔI 

1.2.1. Giới thiệu chung 

Trong công nghệ hoá nói chung cũng nhƣ công nghệ chế biến dầu khí nói 

riêng đa số các phản ứng có sự tham gia của xúc tác thì mức độ tiếp xúc và 

luân chuyển sản phẩm khỏi các tâm phản ứng giữ một vai trò quan trọng quyết 

định chất lƣợng sản phẩm, hiệu suất phản ứng chính. Thiết bị xúc tác tầng sôi 

ra đời nhằm đáp ứng yêu cầu này. Điển hình thiết bị xúc tác tầng sôi là thiết bị 

phản ứng của phân xƣởng Cracking xúc tác cặn (FCC, RFCC). 

Phân xƣởng Cracking xúc tác cặn có nghĩa quan trọng trong ngành công 

nghiệp lọc hoá dầu. Trong Nhà máy lọc hoá dầu, phân xƣởng Cracking xúc tác 

cặn đƣợc xem nhƣ là trái tim của Nhà máy. Dầu thô sau khi đƣợc phân tách tại 

tháp chƣng cất ở áp suất thƣờng(CDU) và áp suất chân không(VDU) để thu hồi 

một số sản phẩm thì lƣợng cặn còn lại của quá trình chƣng cất này chiếm tới 

khoảng 50% khối lƣợng dầu thô chế biến có giá trị kinh tế và có ứng dụng thấp. 

Nếu không chế biến tiếp số lƣợng cặn này thì sẽ không thể đem lại hiệu quả 

kinh tế cho Nhà máy và đặc biệt là không thể đáp ứng đƣợc nhu cầu của thị 

trƣờng nhiên liệu của toàn cầu đồng thời làm gia tăng lƣợng khí thải nhà kính 

do hiệu suất sử dụng dầu thô thấp. 

Phân xƣởng Cracking xúc tác cặn có nhiệm vụ bẻ gãy các phân tử 

hydrocacbon mạch dài có giá trị thấp thành các hydrocacbon mạch ngắn hơn 

có giá trị kinh tế cao hơn (chủ yếu là các phân đoạn Xăng, Diesel và LPG). 

Ngoài ra, phân xƣởng Cracking còn có ý nghĩa quan trọng là sản xuất nguồn 

olefine làm nguyên liệu cho công nghiệp hoá dầu (propylene,...) và các quá 

trình sản xuất cấu tử pha xăng có trị số Octan cao (Alkyl hoá, polyme hoá). 

1.2.2. Quá trình công nghệ 

1.2.2.1. Sơ đồ và quá trình công nghệ Cracking xúc tác cặn tầng sôi 

a. Sơ đồ công nghệ 

Phân xƣởng Cracking xúc tác cặn tầng sôi về cơ bản bao gồm các hạng 

mục thiết bị chính:  

- Thiết bị phản ứng xúc tác tầng sôi; 

- Thiết bi tái sinh xúc tác; 

- Tháp chƣng cất; 

- Bộ phận thu hồi và xử lý khí; 

- Các thiết bị phụ trợ. 
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Sơ đồ công nghệ đã đƣợc đơn giản hoá của công nghệ Cracking xúc tác 

cặn đƣợc thể hiện trên hình vẽ H-1.7. Đây là sơ đồ công nghệ điển hình đƣợc 

sử dụng rộng rãi hiện nay trong công nghiệp lọc hoá dầu. Quá trình luân chuyển 

các dòng công nghệ trong phân xuởng đƣợc mô tả ở các mục dƣới đây. 

Trong lò phản ứng 

Nguyên liệu đƣợc nạp vào bình chứa nguyên liệu để tách một số cặn bẩn 

và ổn định dòng nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào thiết bị phản ứng. Nguyên liệu 

từ bình chứa sẽ đƣợc bơm qua hàng loạt các thiết bị trao đổi nhiệt giữa nguyên 

liệu và các dòng sản phẩm nóng đi ra từ lò phản ứng, tháp chƣng cất để nâng 

từ từ nhiệt độ của nguyên liệu tới giá trị thích hợp đồng thời làm lạnh các dòng 

sản phẩm tới giới hạn nhiệt độ tối ƣu nhằm tận dụng nguồn nhiệt thừa giảm chi 

phí vận hành. Dòng nguyên liệu ban đầu này sau đó có thể đƣợc hoà trộn với 

các phân đoạn chƣng cất nặng HCO (Heavy Cycle Oil), phân đoạn chƣng cất 

nhẹ LCO (Light Cycle Oil) và dầu cặn (Decant Oil) thành dòng nguyên liệu hỗn 

hợp đƣa vào thiết bị phản ứng. Tùy theo thiết kế, công nghệ cụ thể áp dụng mà 

nguyên liệu trƣớc khí đƣa vào thiết bị phản ứng sẽ đƣợc gia nhiệt tới nhiệt độ 

thích hợp tƣơng ứng bằng lò gia nhiệt. 

Hỗn hợp nguyên liệu sẽ đƣợc phun vào ống phản ứng (Riser) cùng với 

xúc tác ở nhiệt độ cao (xúc tác đƣợc đƣa tuần hoàn từ thiết bị tái sinh xúc tác 

sang). Nhờ nhiệt độ cao của xúc tác nguyên liệu sẽ bay hơi khi tiếp xúc với xúc 

tác nóng và cùng chuyển động theo phƣơng thẳng đứng. Các phản ứng 

cracking sẽ đồng thời xảy ra trong lòng ống phản ứng. Khi đến cuối ống phản 

ứng, xúc tác nhanh chóng đƣợc tách ra khỏi hydrocacbon nhờ cấu tạo đặc biệt 

của phần cuối ống phản ứng. Bộ phận này tạo ra sự chuyển hƣớng chuyển 

động đột ngột của dòng hỗn hợp xúc tác sản phẩm phản ứng, hoặc tạo ra mô 

men quay khác nhau giữa hydrocacbon và xúc tác. Một hệ thống các xyclone 

đƣợc bố trí ở vị trí thích hợp để tách xúc tác cuốn theo dòng sản phẩm phản 

ứng để tránh hiện tƣợng tái tiếp xúc khí hydrocacbon và xúc tác tạo ra các 

phảnứng không mong muốn. 

Sau khi đƣợc tách khỏi xúc tác, sản phẩm phản ứng sẽ đƣợc đƣa đến 

tháp chƣng cất để phân tách ra các phân đoạn khác nhau thu hồi sản phẩm. 

Xúc tác sau phản ứng đƣợc tập trung về phía dƣới của lò phản ứng rồi đƣa qua 

vùng sục hơi để tách phần hơi hydrocacbon còn bám trên xúc tác. Vùng sục hơi 

này có cấu tạo đặc biệt, tùy theo từng công nghệ cụ thể (sẽ đƣợc đề cập ở mục 

cấu tạo thiết bị) nhằm tách triệt để hơi hydrocacbon trên xúc tác bằng cách tạo 
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ra dòng chuyển động ngƣợc chiều giữa xúc tác và hơi. Xúc tác sau khi đƣợc 

tách hơi hydrocacbon bám theo sẽ đƣợc đƣa sang thiết bị tái sinh xúc tác. 

Quá trình tái sinh xúc tác 

Xúc tác sau khi đi qua vùng sục hơi đƣợc đƣa sang thiết bị tái sinh xúc tác 

nhờ van chuyển xúc tác (Slide Valve). Van chuyển xúc tác hoạt động tự động 

dựa trên mức xúc tác trong lò phản ứng. Mục đích chính của quá trình tái sinh 

xúc tác là đốt coke bám trên bề mặt hạt xúc tác để khôi phục bề mặt hoạt tính 

của hạt xúc tác. Tùy thuộc vào hàm lƣợng cặn các bon (CCR), hàm lƣợng các 

kim loại nặng (Ni, V,...) trong nguyên liệu và công nghệ cracking áp dụng mà 

thiết bị tái sinh xúc tác có thể chia làm tái sinh một bậc hoặc hai bậc. 

Quá trình tái sinh xúc tác diễn ra nhƣ sau: Không khí đƣợc máy nén tới áp 

suất nhất định và phối trộn theo tỷ lệ cháy thích hợp với nhiên liệu rồi đƣa vào 

đáy của thiết bị tái sinh (xem hình H-1.9). Để đạt đƣợc hiệu quả đốt coke cao và 

đồng đều, khí nén đƣợc đƣa vào buồng đốt qua một hệ thống phân phối. Tùy 

theo bản quyền công nghệ áp dụng mà hệ thống phân phối này có cấu tạo khác 

nhau. Một trong dạng phân phối không khí trƣớc khi vào buồng đốt đƣợc minh 

họa trong hình H-1.10. 

Không khí đƣa vào ở tốc độ thích hợp để tạo thành lớp xúc tác giả lỏng 

nhằm tạo điều kiện hoà trộn không khí và xúc tác tốt để hiệu quả đốt coke bám 

trên bề mặt hạt xúc tác đƣợc tốt. Để tránh hiện tƣợng tuần hoàn xúc tác chƣa 

đƣợc tái sinh sang lò phản ứng, vị trí cửa nạp xúc tác chƣa tái sinh từ lò phản 

ứng sang thiết bị tái sinh và cửa lấy xúc tác tuần hoàn sang thiết bị phản ứng 

đƣợc bố trí đủ xa nhau. 
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Hình 1.8 Hình ảnh tổng thể phân xƣởng cracking xúc tác cặn tầng sôi trong nhà 

máy lọc dầu 

 
 

A-Khí hỗn hợp 

C-Xúc tác nóng 

E- Không khí 

B-Xúc tác 

D-Buồng đốt 
Hình H-1.10 Bộ phận phân phối không 

khí trong thiết bị tái sinh 

Hình H-1.9 Thiết bị tái sinh xúc tác  

Tùy theo công nghệ áp dụng, mỗi Nhà bản quyền có những bí quyết riêng 

để khắc phục hiện tƣợng này. Thông thƣờng, xúc tác chƣa tái sinh và xúc tác 

đã tái sinh đƣợc phân chia bằng các ngăn khác nhau. Xúc tác sau khi tái sinh 

đƣợc chuyển tới ngăn chứa xúc tác đã tái sinh (xem hình H1.9). Xúc tác đã tái 
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sinh đƣợc chuyển tới thiết bị phản ứng qua van chuyển xúc tác đặc biệt (Slide 

Valve), tại đây xúc tác tiếp xúc với nguyên liệu tại đầu vào của ống phản ứng và 

hoàn thành một chu kỳ tuần hoàn của xúc tác. Van vận chuyển xúc tác điều 

khiển tự động dựa trên nhiệt độ của lò phản ứng. 

Để tăng hiệu quả của quá trình đốt coke và điều chỉnh nhiệt độ của xúc tác 

trƣớc khí vào lò phản ứng, một phần xúc tác sau khi tái sinh đƣợc tuần hoàn 

qua buồng đốt tái sinh. Một số công nghệ áp dụng hệ thống làm nguội xúc tác 

bên ngoài (Catalyst Cooller) để điều chỉnh nhiệt độ của xúc tác sau tái sinh. 

Mặc dù đƣợc tái sinh liên tục nhƣng độ bền của xúc tác không phải là vĩnh cửu, 

vì vậy, hoạt tính của xúc tác sẽ bị giảm dần theo thời gian hoạt động, một phần 

khác bị hƣ hại cơ học (mài mòn, vỡ do va đập,...) do đó cần phải thƣờng xuyên 

điều chỉnh chất, số lƣợng xúc tác trong hệ thống bằng cách bổ sung lƣợng xúc 

tác hao hụt và rút bớt lƣợng xúc tác đã lão hoá ra ngoài hệ thống. 

Sản phẩm khí cháy của quá trình đốt coke đƣa ra ngoài hệ thống tái sinh 

bao gồm hỗn hợp khí quá trình cháy (CO2, CO và H2O) và một lƣợng xúc tác 

cuốn theo dòng khí cháy. Để giảm bớt lƣợng xúc tác bị hao hụt và bảo đảm tiêu 

chuẩn môi trƣờng các thiết bị Xyclone sơ cấp và thứ cấp đƣợc lắp đặt ngay 

trong thiết bị tái sinh để tách các hạt xúc tác cuốn theo dòng khí cháy. Các hạt 

xúc tác đƣợc đƣa trở lại khoang chứa xúc tác tái sinh còn khí thải đƣợc thu về 

khoang chứa trung gian (Plenum Chamber) trƣớc khi đi tiếp sang thiết bị tách 

xúc tác bậc ba để tách tiếp các hạt xúc tác nhỏ ra khỏi dòng khí thải. 

Dòng khí thải này có nhiệt cao và chứa khí có nhiệt trị cao (CO) có thể 

đƣợc tận dụng làm nhiên liệu cho nồi hơi tận dụng nhiệt (CO Boiler). Trong thiết 

bị tận dụng nhiệt này, khí CO trong dòng khí thái sẽ đƣợc đốt cháy hoàn toàn 

thành CO2 để đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn môi trƣờng về hàm lƣợng CO trong khí 

thải. Lƣợng nhiệt của dòng khí thải và lƣợng nhiệt cháy của khí CO sẽ cung 

cấp nhiệt cho nồi hơi để sản xuất hơi cao áp phục vụ cho nhu cầu nội tại trong 

Nhà máy tiết kiệm chi phí vận hành nâng cao hiệu quả kinh tế. 

Khí thải sau đó tiếp tục đƣợc đƣa qua hệ thống xử lý để tách bụi cơ học 

(bằng bộ lọc tính điện) và các thiết bị xử lý khí SOx (bằng thiết bị khử khí SOx-

DeSOx), khí NOx (bằng thiết bị khử khí NOx-DeNOx) nếu nhƣ hàm lƣợng các khí 

này trong dòng khí thải vƣợt quá chỉ tiêu cho phép của tiêu chuẩn môi trƣờng 

về khí thải áp dụng tại nơi xây dựng phân xƣởng. 

Trong thiết bị chƣng cất thu hồi sản phẩm 

Sản phẩm sau phản ứng đƣợc đƣa đến tháp chƣng cất chính, tại đây các 

sản phẩm sau cracking đƣợc phân chia tách và lấy ra ở các vị trí riêng biệt của 
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tháp cất. Xăng cracking (Naphtha nhẹ) và các cấu tử nhẹ hơn đƣợc lấy ra ở 

đỉnh tháp và đƣa sang bộ phận thu hồi và xử lý khí.  

Tại đây hydrocacbon lại đƣợc phân chia tiếp thành các dòng khác nhau: 

- Dòng khí nhẹ (C2-) đƣợc đƣa tới hệ thống khí nhiên liệu nhà máy (phục vụ 

cho các lò gia nhiệt trong nội tại Nhà máy); 

- Phân đoạn cắt C3/C4 chứa nhiều olefine (propylene và butene) có thể sẽ 

đƣợc đƣa đến bộ phận thu hồi propylene, butene để làm nguyên liệu cho 

hoá dầu hoặc cho phân xƣởng Alkyl hoá hoặc polime hóa; 

Phân đoạn Naphtha nhẹ cùng với Naphtha nặng đƣợc sử dụng làm cấu tử pha 

xăng sau khi đƣợc xử lý, tỷ lệ xăng cracking chiểm trong xăng thƣơng phẩm 

tƣơng đối lớn (khoảng 50-60% thể tích). 

Ngoài dòng khí nhẹ và phân đoạn Naphtha từ tháp chƣng cất chính còn tách ra 

các dòng sản phẩm khác: 

- Dòng Naphtha nặng (tùy vào thiết kế cụ thể dòng này cũng có thể đƣợc 

cắt cùng với phân đoạn Naphtha nhẹ). 

- Dòng dầu nhẹ LCO (Light Cycle Oil). 

- Dòng dầu nặng HCO (Light Cycle Oil). 

- Dòng dầu cặn đƣợc tách ra ở đáy tháp. 

Tùy theo điều kiện hoạt động và công nghệ áp dụng, các dòng dầu này sẽ 

đƣợc đƣa một phần quay lại lò phản ứng. Trong nhiều thiết kế, tháp chƣng cất 

cũng chỉ tách dòng LCO mà không tách dòng dầu nặng HCO. 

Trong cụm thu hồi và xử lý khí 

Khí hydrocacbon còn chƣa đƣợc ngƣng tụ từ bình chứa sản phẩm đỉnh 

của tháp chƣng cất chính đƣợc thu về máy nén (wet gas compressor) để hoá 

lỏng phần khí chƣa ngƣng tụ. Naphtha trong bình chứa sản phẩm đỉnh cũng 

đƣợc chuyển sang tháp phân tách sơ bộ (trong cụm thiết bị thu hồi xử lý khí). 

Trong cụm thiết bị này (xem sơ đồ công nghệ hình H-1.11) các dòng sản phẩm 

đƣợc tách ra: 

- Xăng cracking đã ổn định đƣợc tách ra đem đi xử lý tiếp trƣớc khi đem pha 

trộn xăng thƣơng phẩm; 

- Khí hoá lỏng đƣợc tách ra (C3/C4) rồi đƣa đi xử tiếp để thu hồi LPG thành 

phẩm hoặc tách olefine làm nguyên liệu cho hoá dầu hoặc cho quá trình 

Alkyl hoá hoặc polime hóa; 

- Dòng khí nhẹ (C2-) đƣợc đƣa tới hệ thống thu gom khí nhiên liệu nhà máy 

(phục vụ cho các nhu cầu tiêu thụ khí nhiên liệu trong nội tại Nhà máy). 
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Trong một số phân xƣởng cracking cụm xử lý khí bằng amine cũng đƣợc 

lắp đặt trong phân xƣởng để giảm bớt hàm lƣợng khí H2S trƣớc khí đem xử lý 

tiếp bằng các phƣơng pháp khác. 

 

b. Quá trình công nghệ 

Nguyên liệu và quá trình chuyển hóa 
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Nguyên liệu và sản phẩm của quá trình cracking xúc tác cặn đƣợc tóm tắt 

ở hình vẽ minh họa dƣới đây (Hình H-1-12). Nguyên liệu của quá trình cracking 

là cặn chƣng cất ở áp suất thƣờng, cặn chƣng cất ở áp suất chân không, phân 

đoạn chƣng cất trung bình (Distillate) của quá trình chƣng cất chân không, coke 

hoá và các loại dầu thải trong Nhà máy lọc hóa dầu. Tuy nhiên, nguyên liệu 

chính của quá trình cracking là cặn chƣng cất ở áp suất thƣờng (công nghệ 

RFCC) và phân đoạn dầu chƣng cất chân không (công nghệ FCC) 

Sản phẩm thu đƣợc của quá trình cracking theo trình tự từ sản phẩm nhẹ 

tới sản phẩm nặng là: Khí nhiên liệu (C2
-), khí hoá lỏng (LPG), xăng cracking 

(FCC Naphtha), dầu diesel cracking (LCO) và dầu cặn (Decant Oil). Các sản 

phẩm của quá trình cracking sau đó đƣợc đem đi xử lý, chế biến tiếp để thu các 

cấu tử pha trộn các sản phẩm cuối (LPG, xăng thƣơng phẩm, dầu Diesel 

thƣơng phẩm, dầu đốt lò,...) hoặc làm nguyên liệu cho các quá trình công nghệ 

khác (Alkyl hoá, polime hóa, thu hồi propylene,...). 

 

Hình H-1.12Sơ đồ tóm tắt nguyên liệu  

và sẢn phẩm quá trình cracking 

Xúc tác 

Cũng nhƣ các phản ứng khác cần có sự tham gia của xúc tác, xúc tác của 

quá trình cracking giúp làm tăng tốc độ của quá trình nhờ làm giảm năng lƣợng 

hoạt hóa của phản ứng. Trong khuôn khổ của giáo trình này không đi sâu vào 

phân tích tính chất, cấu trúc của xúc tác cracking mà chỉ nêu một cách khái quát 

những tính chất và yêu cầu đối với xúc tác cho quá trình cracking xúc tác tầng 

sôi. 

Để tạo đƣợc lớp tầng sôi trong thiết bị phản ứng, thuận lợi cho phản ứng 

xảy ra, hạt xúc tác của quá trình cracking xúc tác tầng sôi có kích thƣớc rất nhỏ 

(trung bình 60 μ). Mỗi hạt xúc tác cracking thông thƣờng gồm các thành phần: 

xúc tác (Zeolit), chất mang và phụ gia. 

Xúc tác cracking cần phải đạt đƣợc các yêu cầu cơ bản sau: 
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- Hoạt tính xúc tác cao; 

- Độ chọn lọc cao; 

- Tăng hiệu suất thu hồi xăng; 

- Thu đƣợc xăng cracking có trị số Octan cao; 

- Sản phẩm khí và coke tạo ra thấp; 

- Có độ bền cơ, bền nhiệt cao; 

- Ít nhạy cảm với các chất gây ngộ độc xúc tác; 

- Dễ tái sinh và hiệu suất tái sinh cao 

Các chất gây ngộ độc cho xúc tác cracking là các kim loại nặng: Vanadium 

(V); Nickel (Ni); sắt   (Fe) và đồng (Cu). Các kim loại này làm giảm hoạt tính của 

xúc tác, chất lƣợng và hiệu suất thu hồi sản phẩm chính và phá hủy chất mang 

xúc tác trong quá trình tái sinh. Trong thực tế với mỗi công nghệ áp dụng, việc 

sử dụng loại xúc tác nào sẽ do Nhà bản quyền công nghệ quyết định (chỉ định 

nhà cung cấp). 

Các phản ứng 

Các phản ứng chính xảy ra trong quá trình cracking có thể tóm tắt nhƣ sau: 

- Với Paraffines: dạng nguyên liệu này trong điều kiện có tham gia của xúc 

tác nhanh chóng bị bẻ gãy để tạo thành các sản phẩm hydrocacbon có 

mạch các bon C3
+ là chủ yếu, còn lƣợng sản phẩm hydrocacbon có mạch 

các bon C3
- tạo ra rất ít. Ngƣợc lại, khi Paraffines mạch dài bị bẻ gãy thì 

sản phẩm tạo ra chủ yếu là các mạch Iso-paraffines trong khi đó lƣợng 

hydrocacbon có mạch các bon C10
+ tạo ra lại rất ít. Phản ứng bẻ gãy 

Paraffines đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới đây: 

Paraffines     Olefine  +  Olefine  

Paraffines     Olefine  +  Paraffines 

- Với Naphthens: dạng nguyên liệu này trong điều kiện có tham gia của xúc 

tác nhanh chóng bị bẻ gãy để tạo thành C3/ C4 , phản ứng xảy ra tại mạch 

vòng của Naphthens hoặc tại mạch nhánh (chỉ với mạch nhánh từ C4 trở 

lên). Phản ứng bẻ gãy Naphthens đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới đây: 

Alkylnaphthens   Olefine  +  Olefine  

- Với Olefine: dạng nguyên liệu này về nguyên tắc chứa ít trong nguyên liệu 

cho quá trình cracking (chỉ có trong điều kiện nguyên liệu pha trộn từ một 

phần dầu thải có nguồn gốc từ sản phẩm cracking), Olefine chủ yếu tạo ra 

trong quá trình cracking và sau đó lại tiếp tục tham gia phản ứng thứ cấp. 

Phản ứng bẻ gãy Olefine đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới đây: 

Olefine     Olefine  +  Olefine  
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- Với Aromactic: Chuỗi hydrocacbon thơm đƣợc bẻ gãy một cách chọn lọc 

để tạo thành các hydrocabon thơm riêng biệt và olefine. 

Alkylaromactic    Aromactic  +  Olefine  

c. Tính chất và ứng dụng sản phẩm quá trình cracking 

Sản phẩm thu đƣợc từ quá trình cracking bao gồm: sản phẩm khí (bao 

gồm LPG và khí nhiên liệu); xăng cracking; phân đoạn diesel (LCO) và dầu cặn. 

Tính chất cơ bản và hiệu suất thu hồi các sản phẩm quá trình cracking có thể 

tóm tắt nhƣ sau: 

Sản phẩm khí 

Khí thu đƣợc từ quá trình cracking chiểm khoảng từ 10-20% nguyên liệu 

đem chế biến (theo% khối lƣợng) tùy theo nguyên liệu và mục đích sử dụng các 

sản phẩm cracking. Trong đó khí nhiên liệu (C2
-, H2,..) chiếm khoảng 4-6% 

nguyên liệu, LPG chiểm khoảng 14-16% nguyên liệu. Sản phẩm khí đƣợc tách 

thành khí nhiên liệu (C2
-, H2 làm khí nhiên liệu sử dụng cho các lò đốt, lò gia 

nhiệt trong nhà máy) và khí hóa lỏng LPG (C3, C4). Do quá trình cracking sản 

sinh nhiều tạp chất có hại ở dƣới dạng khí nhƣ H2S, NH3 nên khí nhiên liệu và 

LPG cần đƣợc đem đi xử lý trƣơc khi sử dụng. Với sản phẩm LPG có thể đƣợc 

bán trƣợc tiếp nhƣ ra thị trƣờng hoặc tiếp tục chế biến để tách thành phần 

Olefines (Propylene và Butene) làm nguyên liệu cho hóa dầu và quá trình Alkyl 

hóa, polime hóa. 

Xăng cracking 

Xăng cracking (hay còn đƣợc gọi với tên khác là FCC Naphtha) chiếm một 

tỷ lệ lớn trong cơ cấu sản phẩm cracking từ 35-55% khối lƣợng nguyên liệu 

cracking tùy theo chế độ công nghệ (tối đa diesel, tối đa xăng hay nguyên liệu 

cho hóa dầu). Thông thƣờng với công nghệ và xúc tác hiện tại, Nhà máy lọc 

hóa dầu định hƣớng sản suất nhiên liệu thì xăng cracking thu đƣợc từ quá trình 

cracking đƣợc xem là sản phẩm chính và chiểm khoảng 50-55% khối lƣợng 

nguyên liệu. Xăng cracking có đặc điểm là nhiệt độ sôi thấp, chứa nhiều olefine. 

Xăng cracking có trị số octan tƣơng đối cao (87-92 RON), tuy nhiên, do những 

quy định về chất lƣợng xăng ngày càng cao nên xăng cracking không đƣợc 

đem bán ngay nhƣ là sản phẩm cuối cùng mà cần đƣợc pha trộn với nhiều cấu 

tử khác (reformate, isomate, naphtha nhẹ, C4,...) để thu đƣợc xăng thƣơng 

phẩm.  

Do hàm lƣợng olefine và tạp chất có hại cho môi trƣờng và động cơ (chủ 

yếu là lƣu huỳnh) trong xăng cao, vì vậy để xăng thƣơng phẩm sau pha trộn đạt 

tiêu chuẩn chất lƣợng thì xăng cracking vẫn phải đem đi xử lý trƣơc khí pha 
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trộn. Thông thƣờng xăng cracking đƣợc đem đi xử lý bằng hydro để tách tạp 

chất có hại và no hóa mạch olefine giúp xăng ổn định hơn và đáp ứng đƣợc 

yêu cầu về tổng lƣợng lƣu huỳnh trong xăng (lƣợng lƣu huỳnh trong xăng có xu 

hƣơng ngày càng giảm). Phƣơng pháp xử lý xăng cracking bằng hydro có ƣu 

điểm là giải quyết một cách triệt để các điểm yếu của sản phẩm này cũng nhƣ 

của xăng thƣơng phẩm về hàm lƣợng olefine và tổng lƣợng lƣu huỳnh trong 

xăng. Tuy nhiên, phƣơng pháp này có nhƣợc điểm là đầu tƣ thiết bị tƣơng đối 

cao và trị số octan giảm chút ít sau khi xử lý. Vì vậy, trong điều kiện tiêu chuẩn 

về tổng hàm lƣợng lƣu huỳnh trong xăng chƣa quá ngặt nghèo, xăng cracking 

có thể xử lý bằng phƣơng pháp ngọt hóa (xử lý kiềm hoặc merox) để giảm hàm 

lƣợng mercaptan trong xăng (chất gây hại cho động cơ và môi trƣờng). 

Phân đoạn Diesel nhẹ (LCO) 

Hiệu suất và chất lƣợng thu hồi phân đoạn diesel nhẹ của quá trình 

cracking phụ thuộc nhiều vào tính chất nguyên liệu, xúc tác và chế độ vận hành 

của thiết bị phản ứng (tối đa diesel, tối đa xăng hay tối đa nguyên liệu cho hóa 

dầu,...). Phân đoạn sản phẩm này có độ ổn định ô-xy hóa, độ ổn định màu kém 

và chỉ số Cetan thấp (khoảng 25-35) vì vậy thƣờng đƣợc sử dụng nhƣ là cấu tử 

pha trộn Diesel và dầu đốt lò. Để pha trộn Diesel cao cấp thì LCO thƣờng phải 

đƣợc xử lý bằng hydro (phân xƣởng LCO- Hydrotreating). Hiệu suất thu hồi 

LCO khoảng 15-35% khối lƣợng nguyên liệu ban dầu tùy theo tính chất nguyên 

liệu và chế độ vận hành lò phẩn ứng cracking. 

Dầu nặng (Decant Oil) 

Sản phẩm nặng cuối cùng thu đƣợc từ quá trình cracking là phân đoạn 

dầu nặng (Decant Oil). Dầu cracking nặng có tỷ trọng tƣơng đối cao (0,89-1,05) 

tùy theo nguyên liệu và chế độ vận hành. Dầu cracking nặng đƣợc sử dụng để 

pha trộn dầu đốt lò thƣơng phẩm (Fuel Oil). Chỉ tiêu chủ yếu cần đạt đƣợc là 

nhiệt độ đông đặc, tỷ trọng, hàm lƣợng lƣu huỳnh và nhiệt trị. Hiệu suất thu hồi 

dầu cracking nặng khoảng 6-10% khối lƣợng nguyên liệu tùy theo chế độ vận 

hành của lò phản ứng. 

1.2.2.2. Các bản quyền công nghệ cracking xúc tác tầng sôi và kiểu thiết bị 

Về nguyên tắc, công nghệ Cracking xúc tác sử dụng cả thiết bị phản ứng 

có xúc tác chuyển động hoặc thiết bị phản ứng xúc tác kiểu tầng sôi. Tuy nhiên, 

trong thực tế chỉ lò phản ứng kiểu tầng sôi đƣợc sử dụng rộng rãi. Tùy theo 

công nghệ (theo Nhà bản quyền) và nguyên liệu sử dụng mà thiết bi phản ứng 

và tái sinh xúc tác có cấu tạo khác nhau.  
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Các Nhà cung cấp bản quyền công nghệ cho công nghệ cracking xúc tác 

cặn lớn hiện nay trên thế giới là các Công ty: Axens (tập đoàn IFP Pháp), UOP 

(Hoa kỳ), Kellogg Brown&Root (Hoa kỳ), ExxonMobil (Hoa kỳ), Stone &Webster 

(Hoa kỳ)... Có nhiều kiểu phân chia kiểu thiết bị cracking nhƣng chủ yếu dựa 

trên sự bố trí tƣơng đối giữa lò phản ứng và thiết bị tái sinh xúc tác. 

Theo định nghĩa phân chia này, có hai dạng thiết bị phản ứng cơ bản: 

- Kiểu lò phản ứng và thiết bị tái sinh tách biệt bố trí song song nhau (side-

by-side): Theo mô hình này, lò phản ứng và thiết bị tái sinh đƣợc bố trí 

riêng biệt đặt ở vị trí lân cận nhau (Xem hình H1-13A, H-1-13B và H1-13E). 

- Kiểu lò phản ừng xếp chồng (stack hoặc Orthoflow): Theo mô hình này lò 

phản ứng đƣợc bố trị trên đỉnh của thiết bị tái sinh xúc tác (Xem hình H-1-

13C và H-1-13D). 

 

Hình H-1.13 A. Thiết bị phản ứng kiểu xếp chồng (Công nghệ Stone&Webster) 

Kiểu thiết bị phản ứng cracking tầng sôi bố trí song song điển hình là các 

Nhà bản quyền Axens (Pháp) và UOP (Hoa kỳ). Kiểu thiết bị phản ứng dạng 

xếp chồng (stack hoặc Orthoflow): là các Nhà bản quyền Kellogg Brown & Root 

(Hoa kỳ), UOP (Hoa kỳ); ExxonMobil (Hoa kỳ), Stone &Webster (Hoa kỳ). Mỗi 

một công nghệ có bí quyết riêng để nâng cao hiệu quả quá trình cracking và 

tƣơng ứng là một kiểu thiết kế thiết bị riêng biệt. Mỗi công nghệ và dạng thiết bị 

này có những ƣu điểm riêng. Trong mỗi dạng thiết bị này lại đƣợc phân thành 

các nhóm khác nhau theo cấu tạo của ống phản ứng (Riser) và đặc biệt là theo 

dạng thiết bị tái sinh xúc tác. 
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Hình H-1.13B Thiết bị phản ứng kiểu 

song song (Công nghệ UOP) 

 

Hình H-1.13 C Thiết bị phản ứng kiểu 

xếp chồng (Công nghệ UOP) 

 

Hình H-1-13D Thiết bị phản ứng kiểu 

xếp chồng (Công nghệ Kellogg) 

 

Hình H-1.13E Thiết bị phản ứng kiểu 

song song (Công nghệ IFP/Axens) 

Bộ phận tái sinh xúc tác tùy theo công nghệ áp dụng (và tùy thuộc vào 

nguyên liệu chế biến) mà đƣợc chia thành một số dạng: thiết bị tái sinh xúc tác 

một bậc và thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc (xem hình H-1.14 và H-1.15), thiết bị 

tái sinh có làm nguội xúc tác (catalyst Cooler) và không có hệ thống làm nguội 

xúc tác. 
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Hình H-1.14 Thiết bị phản ứng với tái 

sinh xúc tác một bậc (công nghệ UOP) 

Hình H-1.15-Thiết bị phản ứng với tái 

sinh xúc tác hai bậc (công nghệ UOP) 

Đối với nguyên liệu chứa ít cặn các bon (CCR) và ít kim loại năng 

(Vanadium, sắt, đồng và Niken) thì thông thƣờng chỉ sử dụng thiết bị tái sinh 

xúc tác một bậc, ngƣợc lại với nguyên liệu chế biến chứa nhiều cặn các bon và 

hàm lƣợng kim loại nặng lớn thì thƣờng phải sử dụng thiết bị tái sinh xúc tác 

hai bậc nhằm mục đích tăng hiệu quá quá trình đốt coke và giảm lƣợng xúc tác 

tiêu hao. 

Một số công nghệ đƣa vào hệ thống làm nguội xúc tác bên ngoài nhằm 

mục đích kiểm soát nhiệt độ quá trình tái sinh xúc tác tránh hiện tƣợng quá 

nhiệt làm hƣ hại xúc tác. Thiết bị làm nguội xúc tác ngoài còn có mục đích điều 

chỉnh nhiệt độ xúc tác đi vào thiết bị phản ứng ở giá trị tối ƣu. 

1.2.3. Cấu tạo thiết bị và nguyên lý hoạt động 

Nhƣ đã đề cập ở các mục trên, mặc dù có nhiều công nghệ khác nhau, tuy 

nhiên, quá trình Cracking xúc tác cặn về cơ bản bao gồm các bộ phận chính 

cấu thành phân xƣởng nhƣ sau: 

- Thiết bị phản ứng tầng sôi 

- Thiết bi tái sinh xúc tác, 

- Tháp chƣng cất, 

- Bộ phận thu hồi và xử lý khí, 

- Các thiết bị phụ trợ (hệ thống tận dụng nhiệt, xử lý khí thải,...) 
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Cấu tạo chi tiết một số thiết bị, chi tiết quan trọng của quá trình cracking 

xúc tác cặn đƣợc trình bày trong các mục dƣới đây. 

 

Hình H-1.17 thiết bị tái sinh xúc tác với hệ thống làm mát xúc tác (Kellogg) 

 

Hình H-1.18-Sơ đồ thiết bị tái sinh xúc tác với hệ thống làm mát xúc tác (UOP) 

1.2.3.1. Thiết bị phản ứng 

Nhƣ đã trình bày ở trên, hiện nay trên thế giới có nhiều Nhà cung cấp bản 

quyền công nghệ cho quá trình Cracking xúc tác cặn tầng sôi (FCC hoặc 

RFCC), tƣơng ứng với mỗi một Nhà bản quyền công nghệ này có một kiểu cấu 

tạo thiết bị khác nhau. Sơ đồ công nghệ và cấu tạo thiết bị của từng công nghệ 

này rất khác nhau ngay cả khi có cùng dạng bố trí thiết bị (song song hay xếp 

chồng). 

Tuy nhiên về cơ bản, thiết bi phản ứng tầng sôi đều có điểm chung về cấu 

tạo bao gồm các bộ phận chính sau: 
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- Bình phản ứng (Reactor Vessel) hay còn gọi là Bình phân tách xúc tác và 

sản phẩm phản ứng (Disengager); 

- Ống phản ứng (Riser); 

- Bộ phận sục xúc tác (catalyst stripping Section); 

- Các Cyclone tách xúc tác; 

- Các thiết bị phụ (Van chuyển xúc tác, hệ thống nạp liệu,...) 

Sơ đồ cấu tạo chung của một thiết bị phản ứng cracking xúc tác tầng sôi 

đƣợc mô tả chi tiết trong các hình vẽ H-1.19, H-1-21 và mô phỏng bằng hình 

ảnh trong hình vẽ H-1.20. 

 

Hình H-1.19-Sơ đồ cấu tạo thiết bị phản ứng cracking xúc tác cặn tầng sôi (kiểu 

xếp chồng) 

a. Ống phản ứng (Riser) 

Ống phản ứng có vai trò quan trong trong thiết bị phản ứng cracking xúc 

tác cặn tầng sôi, quyết định hiệu suất, chất lƣợng sản phẩm và một phần chi 

phí vận hành của quá trình cracking. Toàn bộ các phản ứng cracking xảy ra 

trong giai đoạn nguyên liệu và xúc tác tiếp xúc với nhau trong ống phản ứng. 

Ống phản ứng là ống hình trụ nằm theo phƣơng thẳng đứng, phía dƣới có bộ 

phận để đẩy xúc lên theo và trộn xúc tác chuyển động theo phƣơng thẳng đứng 

dọc ống. Do lực đẩy của „khí nâng‟ và nguyên liệu, một lớp giả lỏng giữa xúc 
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tác và nguyên liệu (tầng sôi) sẽ dần hình thành trong ống. Ngay sau phần gia 

tốc cho xúc tác ở đầu ống, ngƣời ta bố trí các đâu nạp nguyên liệu ở vị trí thích 

hợp để thuận lợi cho phản ứng xảy ra. Các đầu nạp nguyên liệu có cấu tạo và 

vị trí đặt thích hợp để đảm bảo nguyên liệu trƣớc khi vào ống phản ứng đã 

đƣợc trộn sơ bộ và khi vào ống phản ứng pha trộn tốt với pha xúc tác hình 

thành lớp tầng sôi. Phần cuối của ống phản ứng có gắn bộ phận đặc biệt để 

nhanh chóng tách sản phẩm phản ứng ra khỏi xúc tác nhằm ngăn chặn hiện 

tƣợng tái tiếp xúc giữa xúc tác và sản phẩm phản ứng tạo ra các phản ứng phụ 

không mong muốn làm giảm hiệu suất thu hồi sản phẩm và chất lƣợng sản 

phẩm. 

 

Hình H-1.20-Hình ảnh mô phỏng cấu tạo thiết bị phản ứng cracking xúc tác cặn 

tầng sôi (kiểu xếp chồng) 

Xúc tác đã tái sinh có nhiệt độ cao chuyển từ thiết bị tái sinh qua van vận 

chuyển xúc tác đặc biệt (Slide Valve) vào đầu ống phản ứng. Tại đây xúc tác 
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đƣợc trộn đều và đẩy lên theo phƣơng thẳng đứng nhờ hơi và "khí nâng" (xem 

hình H-1.22 và H-1.23). Vùng này có chức năng gia tốc cho các hạt xúc tác 

chuyển động đạt vận tốc ban đầu thích hợp để sau đó hoà trộn với nguyên liệu 

đƣợc tốt đủ tốc độ để hình thành lớp giả lỏng trong ống phản ứng. Tốc độ 

chuyển động của hỗn hợp phản ứng và chiều dài của ống phản ứng đƣợc Nhà 

bản quyền thiết kế ở giá trị tối ƣu nhằm đạt hiệu suất thu hồi và chất lƣợng sản 

phẩm cao nhất theo mục đích tối ƣu đặt ra. 

Tùy theo công nghệ áp dụng mà ống phản ứng có vị trí và cấu tạo khác 

nhau tuy chúng có cùng nguyên tắc hoạt động giống nhau. 

Cấu tạo của một trong những dạng ống phản ứng sử dụng hiện nay đƣợc trình 

bày trong hình vẽ H-1.22, cấu tạo nguyên lý hoạt động hình thành lớp tầng sôi 

đƣợc mô phỏng trong hình vẽ H-1.23 và H-1.24 

 

Hình H-1.21-Sơ đồ cấu tạo thiết bị phản ứng cracking xúc tác cặn tầng sôi (kiểu 

bố trí song song) 
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Hình H-1.22. Bộ phận trộn 

sơ bộ và phân tán xúc tác 

1. Khí (hoặc nguyên liệu) 

nâng.  

2. Xúc tác tái sinh 

3. Vùng tạo gia tốc ban 

đầu 

4. Đầu nạp liệu  

5. Vùng trộn nguyên 

liệu xúc tác 

 

Hình H-1.23 Vùng trộn sơ bộ và nạp nguyên 

liệu 

 

Hình H-1.24 Quá trình hình thành lớp giả lỏng và các vùng trong ống phản ứng 

Hiệu suất của quá trình cracking phụ thuộc nhiệu vào khả năng tiếp xúc 

giữa nguyên liệu và pha xúc tác. Quá trình hình thành lớp giả lỏng và phân 

vùng hoạt động của ống phản ứng đƣợc minh họa trong hình vẽ H-1-24. Nếu 

nguyên liệu và xúc tác tiếp xúc với nhau tốt thì hiệu suất thu hồi sản phẩm cao 

và giảm lƣợng coke tạo thành trên bề mặt xúc tác. Chính vì vậy mà việc bố trí vị 

trí đầu phun nguyên liệu và cấu tạo đầu phun đƣợc các Nhà bản quyền quan 

tâm và liên tục cải tiến. Việc tiếp xúc tốt nhất giữa nguyên liệu và xúc tác đạt 

đƣợc khi xúc tác và nguyên liệu hình thành lớp giả lỏng (tầng sôi).  
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1. Nguyên liệu) nâng; 2. Hơi 

3. Xúc tác   4. Ống phản ứng 

Hình h-1.25 Cấu tạo đầu nạp nguyên liệu 

 

Hình h-1.26 Cấu tạo và vị trí lắp 

đầu nạp liệu 

Khả năng trộn giữa xúc tác và nguyên liệu còn phụ thuộc vào phƣơng thức 

và độ phân tán của nguyên liệu khi đƣa vào ống phản ứng. Chính vì vậy, ngƣời 

ta phải thiết kế đầu nạp nguyên liệu vào lò phản ứng có cấu tạo đặc biệt để trộn 

đều giữa nguyên liệu và hơi trƣớc khi đƣa vào ống phản ứng (xem hình H-1.25) 

đồng thời nguyên liệu phải đƣợc phân bố vào dòng xúc tác dƣới dạng các hạt 

nhỏ. Để hiệu quả quá trình pha trộn đƣợc cao, các đầu nạp nguyên liệu phải 

đƣợc bố trí thích hợp, một trong kiểu sơ đồ bố trí đầu phun nguyên liệu đƣợc 

trình bày ở hình H-1.26. Cấu tạo và bố trí các đầu nạp liệu của thiết bị cracking 

đƣa ra trong tài liệu này chỉ là các ví dụ điển hình, trong thực tế các Nhà bản 

quyền công nghệ có thiết kế riêng và phát triển liên tục theo thời gian. 

b. Bình phản ứng 

Bình phản ứng có chức năng phân tách sản phẩm phản ứng và xúc tác 

chính vì vậy nó thƣờng đƣợc gọi với một tên khác nữa là bình tách pha xúc tác 

và sản phẩm phản ứng (Disengager). Cấu tạo tổng quát bình phản ứng đƣợc 

mô tả trong hình vẽ H-1.19 và H-1.21. Bình phản ứng thƣờng đƣợc thiết kế là 

hình trụ đáy côn, đỉnh chỏm cầu, bên trong chứa phần cuối ống phản ứng, các 

Cyclone tách xúc tác. Phần đáy côn của bình phản ứng để chứa xúc tác sau khi 

đã đƣợc tách ra từ sản phẩm phản ứng. So với ống phản ứng thì bình phản 

ứng có kính thƣớc to hơn gấp nhiều lần và do vậy thời gian lƣu của sản phản 

ứng trong thiết bị cũng lớn hơn. Đây là môi trƣờng thuận lợi cho các phản ứng 

không chọn lọc, các phản ứng bẻ gãy tiếp olefine không ổn định tạo ra coke và 
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khí khô. Do vậy, để tránh hiện tƣợng tái tiếp xúc giữa xúc tác và sản phẩm 

hydrocacbon sau phản ứng là nhiệm vụ quan trọng nhằm giảm bớt các phản 

ứng không mong muốn xảy ra làm giảm hiệu suất thu hồi và chất lƣợng sản 

phẩm. Để tách xúc tác ra khỏi sản phẩm một cách nhanh chóng và hiệu quả, 

ngƣời ta lắp một bộ phận đặc biệt thực hiện nhiệm vụ này, thƣờng có hai dạng 

thiết kế: 

- Ngay phần đỉnh của ống phản ứng đƣợc lắp đặt một bộ phận phân tách 

đặc biệt (tùy theo từng nhà bản quyền công nghệ) để tách sơ bộ xúc tác. 

Sản phẩm phản ứng có kéo theo một lƣợng xúc tác nhất định đƣợc đƣa 

ngay vào hệ thống cyclone tách tiếp xúc tác ra khỏi dòng sản phẩm. Xúc 

tác rơi xuống phía dƣới và thu về đáy côn của bình phản ứng. 

- Các Cyclone phân tách đƣợc lắp đặt liền với đầu ra của ống phản ứng. 

Xúc tác và sản phẩm phản ứng đƣợc tách ra nhanh chóng trong hệ thống 

cyclone này. Để nâng cao hiệu quả phân tách, giảm bớt lƣợng xúc tác kéo 

theo sản phẩm hệ thống cyclone nhiều bậc sẽ đƣợc lắp đặt (thƣờng là hai 

bậc). 

Bình phản ứng có cấu tạo đa dạng phụ thuộc vào công nghệ áp dụng và 

nguyên liệu chế biến. Ngoài các bình phản ứng đã trình bày ở trên, hình H-1.27 

đƣa ra một số dạng bình phản ứng khác đang đƣợc ứng dụng trong thực tế. 

  

Hình H-1.27Một số dạng bình phản ứng với kết cấu khác nhau (kellogg) 
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c. Bộ phận sục xúc tác 

Xúc tác sau khi tách ra khỏi sản phẩm phản ứng đƣợc thu về phần đáy 

côn của bình phản ứng. Các hạt xúc tác bị bao phủ một phần bởi coke, 

hydrocacbon và một phần hydrocacbon hấp thụ trong hạt xúc tác. Chính vì vậy, 

cần thiết phải tách hydrocacbon trên bề mặt hạt xúc tác và một phần 

hydrocacbon hấp phụ trong hạt xúc tác để tăng hiệu suất thu hồi sản phẩm và 

giảm đƣợc nhiệt độ quá trình tái sinh xúc tác. 

Vùng sục hơi để tách hydrocacbon trong xúc tác là phần hình trụ tiếp nối 

với bình phản ứng, ở phía dƣới có bố trí một hoặc hai vòng phân phối hơi từ 

phía dƣới đi lên. Phía trên các vòng phân phối hơi là bộ phận định hƣớng 

chuyển động cho xúc tác đi từ trên xuống. Mục đích của bộ phận này tạo ra 

dòng xúc tác và dòng hơi đi cắt chéo nhau nhiều lần nhằm tăng cƣờng tiếp xúc 

pha để tách hydrocacbon bám dính trên hạt xúc tác đƣợc tốt hơn. 

 

Hình H-1.28a. Nguyên lý cấu tạo vùng 

sục hơi xúc tác 

 

1. Hơi; 2. Xúc tác;  

3 Hơi và hydrocacbon; 4. Bình phản ứng 

Hình H-1.28b. Mô phỏng hoạt động 

vùng sục hơi xúc tác 

Nguyên lý hoạt động và cấu tạo của bộ phận sục hơi xúc tác đƣợc mô tả 

trong hình H-1.28 A,    H-1.28 B. Xúc tác sau khi qua khỏi vùng sục hơi sẽ tách 

đƣợc phần lớn lƣợng hydrocacbon bám trên hạt xúc tác. Xúc tác sau khi sục 

hơi đƣợc chuyển sang thiết bị tái sinh qua van chuyển xúc tác đặc biệt. 

1.2.3.2.Thiết bị tái sinh xúc tác 
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Quá trình cracking sản sinh ra các bon (dạng cốc) bám đọng trên bề mặt 

các hạt xúc tác và nhanh chóng làm giảm hoạt tính của xúc tác. Để duy trì hoạt 

tính của xúc tác ở mức độ chấp nhận đƣơc thì cần phải tiến hành đốt cốc bám 

trên bề mặt của hạt xúc tác bằng không khí. Ngày nay, tất cả các phân xƣởng 

cracking đều áp dụng quá trình cracking tái sinh xúc tác liên tục. Theo mô hình 

này, xúc tác liên tục đƣợc luân chuyển từ lò phản ứng ra thiết bị tái sinh và sau 

đó lại đƣa quay trở lại lò phản ứng. Trong quá trình phản ứng và luân chuyển, 

một phần xúc tác bị hao hụt sẽ đƣợc bổ sung bằng lƣợng xúc tác mới. 

Các hạt xúc tác có kích thƣớc rất nhỏ rất dễ bị phá huỷ cơ học và hoá học 

trong quá trình tái sinh nếu nhƣ chế độ công nghệ của quá trình tái sinh không 

thích hợp. Tùy theo công nghệ và tính chất của dầu thô mà mỗi một phân 

xƣởng cracking có kiểu dạng thiết bị tái sinh khác nhau nhƣ: tái sinh xúc tác 

một bậc, tái sinh xúc tác hai bậc, tái sinh có tuần hoàn làm mát xúc tác, tái sinh 

không tuần hoàn làm mát xúc tác. 

Nhìn chung, bất cứ công nghệ cracking nào nếu nhƣ hàm lƣợng cặn các 

bon (Conradson carbon) và kim loại nặng (Niken, Vanadium) trong dầu lớn thì 

cần thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc để nâng cao hiệu quả tái sinh và hạn chế 

hiện tƣợng phá huỷ xúc tác. 

Thiết bị tái sinh xúc tác bao gồm các bộ phận chính nhƣ sau: 

- Bình tái sinh (một bậc hoặc hai bậc) 

- Bộ phận phân phối không khí; 

- Thiết bị làm mát và tuần hoàn xúc tác đã tái sinh. 

- Hệ thống tách xúc tác kéo theo khí thải (Cyclone) 

Cấu tạo chung của thiết bị tái sinh đƣợc mô tả trong hình vẽ H-1.19 và H-

1.21. Nguyên lý hoạt động và cấu tạo các bộ phận sẽ đƣợc trình bày ở các 

phần dƣới đây. 

a. Bình tái sinh xúc tác 

Bình tái sinh xúc tác có chức năng chính là tạo môi trƣờng để thực hiện 

quá trình đốt coke bám trên bề mặt xúc tác. Thông thƣờng, bình tái sinh xúc tác 

đƣợc chia làm hai ngăn, ngăn thứ nhất là vùng đốt coke, ngăn thứ hai dùng 

chứa xúc tác đã tái sinh trƣớc khi đƣa tuần hoàn lại thiết bị phản ứng. Đối với 

thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc thì ngăn thứ hai đồng thời là buồng đốt coke bậc 

hai. Thiết bị tái sinh xúc tác có nhiều dạng khác nhau tùy theo công nghệ và 

nguyên liệu chế biến. Thiết bị tái sinh xúc tác đƣợc chia thành các dạng chính: 

- Thiết bị tái sinh một bậc; 

- Thiết bị tái sinh hai bậc; 
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- Thiết bị tái sinh có bộ phận làm mát và tuần hoàn xúc tác (Catalyst Cooler) 

Thiết bị tái sinh xúc tác một bậc đƣợc sử dụng khi thiết bị phản ứng 

cracking chế biến nguyên liệu có hàm lƣợng cặn các-bon và hàm lƣợng kim 

loại nặng (Ni, V, Cu,..) không cao. Mô hình thiết bị tái sinh một bậc đƣợc mô tả 

trong các hình H-1.14, H-1.21. 

Thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc đƣợc sử dụng khi thiết bị phản ứng 

cracking chế biến nguyên liệu có hàm lƣợng cặn các-bon và hàm lƣợng kim 

loại nặng (Ni, V, Cu,..) cao. Mô hình thiết bị tái sinh hai bậc đƣợc mô tả trong 

các hình H-1.13A, H-1.13E, H-1.15. 

Việc kiểm soát nhiệt độ của xúc tác trong quá trình tái sinh có ý nghĩa quan 

trọng trong việc tuần hoàn xúc tác tạo điều kiện phản ứng tối ƣu, đảm bảo hiệu 

suất chuyển hoá tối ƣu, giảm lƣợng khí khô và các phản ứng không mong đợi. 

Chính vì vậy, một số Nhà bản quyền công nghệ thiết kế thêm một hệ thống làm 

nguội xúc tác tuần hoàn bên ngoài buồng đốt coke để kiểm soát nhiệt độ của 

quá trình tái sinh và nhiệt độ xúc tác trƣớc khi đƣa vào thiết bị phản ứng. Mô 

hình thiết bị tái sinh có thiết bị làm mát xúc tác tuần hoàn ngoài đƣợc mô tả 

trong các hình H-1.17,H-1.19. 

b. Bộ phận phân phối khí 

Để khôi phục bề mặt hoạt động của xúc tác cần phải tiến hành đốt coke 

bám trên bề mặt hạt xúc tác. Quá trình đốt coke đƣợc thực hiện nhờ không khí 

nén hoà trộn cùng nhiên liệu đƣa vào buồng đốt Để hiệu quả quá trình đốt coke 

cao, xúc tác sau tái sinh khôi phục lại đƣợc hoạt tính ở mức độ chấp nhận 

đƣợc thì việc phân phối không khí đốt và xúc tác giữ một vai trò quan trọng.  

 

Hình h-1.29a. Hệ thống phân phối không 

khí kiểu dàn xƣơng cá 

 

Hình h-1.29b. Hệ thống phân phối 

không khí kiểu hình nấm 
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Hình h-1.30a. Hệ thống làm mát và tuần 

hoàn xúc tác 

  
1. Không khí       2.Xúc tác 

3. Hơi và nƣớc     4. Nƣớc nồi hơi 

Hình h-1.30b. Mô phỏng bộ phận 

làm mát và tuần hoàn xúc tác  

Để không khí phân phối đều trong lớp xúc tác, ở phía dƣới của buồng đốt 

tái sinh có hệ thống ống phân phối khí đặc biệt. Một số dạng phân phối khí 

đƣợc mô tả trong các hình H-1.29A và H-29B. Nhờ hệ thống phân phối khí này 

mà không khí vào buồng đốt tái sinh đƣợc phân phối đồng đều trong lớp xúc 

tác. 

c. Thiết bị làm mát và tuần hoàn xúc tác 

Nhiệt độ của quá trình tái sinh xúc tác nói chung cũng nhƣ nhiệt độ của 

xúc tác sau khi tái sinh (trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng) có ảnh hƣởng lớn đến 

chất lƣợng của xúc tác tái sinh, lƣợng xúc tác tuần hoàn, hiệu suất thu hồi sản 

phẩm. 

Việc điều khiển đƣợc nhiệt độ xúc tác sau tái sinh cho phép điều khiển 

đƣợc tỷ lệ nguyên liệu/xúc tác tùy thuộc vào nhiệt độ lò phản ứng yêu cầu, loại 

nguyên liệu, nhiệt độ nguyên liệu và loại xúc tác sử dụng. Thiết bị làm mát và 

tuần hoàn xúc tác là một dạng thiết bị trao đổi nhiệt có cấu tạo đặc biệt (xem 

hình vẽ H-1.30A). Thiết bị này bao gồm một vỏ hình trụ bên trong có lắp chùm 

ống cho phép nƣớc làm mát chảy qua, nƣớc đƣa vào một ngăn trƣớc khi phân 

phối váo các ống trao đổi nhiệt. Nƣớc sau khi trao đổi với xúc tác nóng sẽ 
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chuyển thành hơi và thu gom vào ngăn ở đầu thiết bị rồi chuyển ra ngoài (xem 

hình vẽ H-1.30B). Để hiệu quả làm mát xúc tác đƣợc tốt hơn, một hệ thống sục 

xúc tác bằng không khí đƣợc lắp đặt để tăng cƣờng khuấy trộn pha xúc tác. 

Xúc tác sau khi làm mát đi ra phía đáy của thiết bị, thu gom vào ống vận chuyển 

xúc tác tuần hoàn lại buồng đốt tái sinh. Nhờ sự chuyển động tuần hoàn này 

của xúc tác mà nhiệt độ của buồng tái sinh xúc tác đƣợc điều chỉnh một cách 

linh hoạt và nhờ đó điều khiển đƣợc nhiệt độ của xúc tác trƣớc khi chuyển sang 

thiết bị phản ứng. Sơ đồ cấu tạo tổng quát và kết cấu thiết bị tái sinh đƣợc trình 

bày trong hình vẽ H-1.30A.  

d. Hệ thống tách xúc tác 

Trong quá trình tái sinh xúc tác, một lƣợng khí thải lớn đƣợc tạo thành có 

nhiệt độ cao (khoảng 6500C-7800C tùy thuộc vào dạng thiết bị và công nghệ), 

tốc độ chuyển động lớn kéo theo các hạt xúc tác và bụi xúc tác. Để tránh hao 

hụt xúc tác trong quá trình tái sinh và đảm bảo tiêu chuẩn môi trƣờng về lƣợng 

chất rắn lơ lửng trong khí thải, vấn đề đặt ra là cần phải tách các hạt xúc tác 

kéo theo dòng khí thải. Để tách các hạt xúc tác ra khỏi dòng khí, trong thiết bị 

tái sinh xúc tác của phân xƣởng cracking, hiện nay, ngƣời ta sử dụng các 

cyclone khí. Để tăng hiệu quả thu hồi xúc tác, hệ thống cyclone hai bậc đƣợc 

sử dụng trong thiết bị tái sinh xúc tác.  

 

Hình H-1.31 Hệ thống cyclone tách xúc tác 

Các Cyclone này cũng chỉ tách đƣợc các hạt xúc tác có kích thƣớc trung 

bình, chƣa bị vỡ hoặc mài mòn trong quá trình phản ứng và tái sinh, một phần 

xúc tác có kích thƣớc nhỏ vẫn bị cuốn theo dòng khí thải cần tiếp tục phải tách 

ra bằng các thiết bị phân chia pha rắn lỏng đặc biệt. Khí thải sau khi tách các 

hạt rắn xúc tác kéo theo sẽ đƣợc xử lý tiếp để giảm các thành phần khí độc hại 
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(SOx và NOx) để đáp ứng tiêu chuẩn môi trƣờng về khí thải. Trong khuôn khổ 

giáo trình này không trình bày cấu tạo các thiết bị phân tách và xử lý môi trƣờng 

đặc biệt cũng nhƣ các thiết bị tận dụng nhiệt để sản xuất hơi trong phân xƣởng 

cracking xúc tác cặn. Cấu tạo và bố trí các cyclone tách xúc tác đƣợc trình bày 

trong hình H-1.31. 

1.2.4. Vận hành 

1.2.4.1. Giới thiệu chung 

Vận hành thiết bị là một trong những kỹ năng cơ bản và quan trọng nhất 

đối với học viên sau khi hoàn thành chƣơng trình đào tạo nghề vận hành thiết bị 

chế biến dầu khí. Do đặc thù của ngành nghề và điều kiện thực tế, quá trình 

hình thành kỹ năng vận hành thiết bị phải đƣợc bắt đầu từ trong giai đoạn đào 

tạo và hoàn thiện dần trong quá trình làm việc. Trong quá trình vận hành thiết bị 

chế biến dầu khí, kỹ năng khởi động là phức tạp và quan trọng nhất mặc dù 

công việc này không phải thƣờng xuyên phải thực hiện. Để học viên nắm đƣợc 

nội dung và trình tự các công việc cần phải tiến hành khi khởi động một thiết bị 

cracking xúc tác cặn trong thực tế cũng nhƣ trong phòng thí nghiệm lớn, phần 

này của giáo trình sẽ giới thiệu cho học viên một cách khái quát về công việc 

này. 

Khởi động phân xƣởng cracking xúc tác cặn tầng sôi về cơ bản gồm các 

bƣớc sau: 

- Kiểm tra thiết bị trƣớc khi khởi động; 

- Đuổi khí và thử kín hệ thống thiết bị; 

- Khởi động máy nén không khí (Blower) và thử kín hệ thống tái sinh xúc 

tác; 

- Chạy tuần hoàn nguyên liệu trong tháp chƣng luyện; 

- Nạp xúc tác vào hệ thống; 

- Chạy tuần hoàn xúc tác; 

- Nạp nguyên liệu vào lò phản ứng; 

- Điều chỉnh các thông số công nghệ theo thiết kế; 

- Kiểm tra chất lƣợng sản phẩm đƣa phân xƣởng vào vận hành ổn định 

Đây là những bƣớc cơ bản, các bƣớc này có thể tiến hành độc lập với nhau 

hoặc có khi phải tiến hành đồng thời. Dƣới đây trình bày chi tiết nội dung của 

các bƣớc vận hành. 

1.2.4.2. Các bƣớc cơ bản khởi động thiết bị cracking xúc tác tầng sôi 

a. Kiểm tra thiết bị trƣớc khi khởi động 
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Trƣớc khi tiến hành công việc khởi động thiết bị phải tiến hành công tác kiểm 

tra. Công việc kiểm tra bao gồm:  

- Phải đảm bảo tất cả các bu lông, mặt bích đã đƣợc xiết chặt, các tấm chắn 

cách ly đã đƣợc lắp đặt hoặc dỡ bỏ đúng vị trí; 

- Các phin lọc đã đƣợc lắp đặt ở các nơi cần thiết và đúng chiều; 

- Các van, thiết bị đo lƣờng điều khiển đã đƣợc lắp đúng chiều, các van điều 

khiển tự động đảm bảo lắp đúng chiều và chuyển sang chế độ vận hành 

tay; 

- Các thiết bị quay đảm bảo đúng chiều và chế độ bôi trơn đúng; 

- Các van an toàn đã đƣợc kiểm tra, căn chỉnh và có chứng chỉ; 

- Các thiết bị an toàn phòng chống cháy nổ, phát hiện rò rỉ đã đƣợc kiểm tra 

đảm bảo vận hành tốt. 

b.Đuổi khí và thử kín hệ thống thiết bị 

- Đuổi không khí phần cấp nguyên liệu và bộ phận tháp chƣng cất bằng hơi 

nƣớc trong khoảng thời gian 1 giờ; 

- Nâng áp suất hệ thống lên 1,5÷2Kg/cm2; 

- Đƣa khí Ni-tơ vào hệ thống và giữ hệ thống ở áp suất dƣ bằng khí Ni-tơ 

đồng thời định kỳ tháo nƣớc ngƣng ra khỏi hệ thống; 

- Kiểm tra hàm lƣợng khí Ôxy trong hệ thống; 

c Khởi động máy nén không khí (Blower)và thử kín hệ thống tái sinh xúc 

tác 

- Kiểm tra hệ thống bôi trơn, bít kín máy nén; 

- Chuyển tất cả các van (Slide và Plug Van) về chế độ vận hành tay; 

- Mở các van xả khí của hệ thống tái sinh ở tiết diện 100%, van chuyển xúc 

tác ở tiết diện 60%; 

- Khởi động máy nén; 

- Tăng lƣu lƣợng dòng khí tới thiết bị tái sinh và đặt ở chế độ tự động; 

- Đóng bớt các van khí thải của hệ thống tái sinh xúc tác nâng áp suất thiết 

bị tái sinh lên 1Kg/cm2 và thử kín toàn bộ hệ thống tái sinh; 

- Tăng áp suất hệ thống tái sinh tới áp suất tối đa của máy nén và tiến hành 

thử kín lần thứ 2; 

- Mở van vận chuyển xúc tác (Slide và Plug Van) để khí nén từ bộ phận tái 

sinh chuyển sang thiết bị phản ứng; 

- Mở van xả khí tại đỉnh tháp chƣng cất để tạo dòng khí chạy qua thiết bị 

phản ứng; 

d. Sƣởi nóng hệ thống 



 
40 

- Sƣởi ấm hệ thống thiết bị bằng không khí máy nén trƣớc khi khởi động lò 

gia nhiệt; 

- Khởi động lò gia nhiệt ở công suất tối thiểu; 

- Tăng nhiệt độ của bộ phận tái sinh lên 3400C và giữ ở nhiệt độ này trong 

1giờ; 

- Tăng nhiệt độ của bộ phận tái sinh lên 6500C, nhiệt độ của thiết bị phản 

ứng lên 3400C và giữ hệ thống ở nhiệt độ này ít nhất trong 2giờ; 

- Tiến hành thử kín hệ thống; 

- Thay không khí trong bộ phận phản ứng bằng khí Ni-tơ, đƣa hơi vào các 

vòng phân phối hơi. 

e. Chạy tuần hoàn nguyên liệu trong tháp chƣng luyện 

- Nạp LCO (Light Cycle Oil) hoặc LGO (Light Gas Oil) vào bình chứa nguyên 

liệu cho quá trình cracking (Feed Surge Drum); 

- Mở van để chuyển nguyên liệu sang thẳng tháp chƣng cất (main 

Fractionator) bỏ qua bộ phận phản ứng bằng đƣờng ống dành riêng cho 

khởi động; 

- Đặt mức điều khiển cho mức chất lỏng ở đáy tháp tháp và bình chứa sản 

phẩm đỉnh; 

- Tiến hành chạy tuần hoàn nguyên liệu trong tháp chƣng cất; 

- Giảm mức chất lỏng trong đáy tháp tới mức tối thiểu, dừng quá trình tuần 

hoàn và giảm lƣợng hơi sục vào tháp; 

- Tháo đệm ngăn cách giữa tháp chƣng luyện và bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Khởi động bơm hồi lƣu sản phẩm đỉnh; 

- Đóng các van xả khí trên đỉnh tháp chƣng, xiết chặt mặt bích vừa tháo tấm 

ngăn cách và tăng áp suất tháp chƣng cất bằng khí Ni-tơ hoặc khí nhiên 

liệu; 

f. Nạp xúc tác vào hệ thống 

- Đƣa xúc tách từ phễu chứa xúc tác (Spent Catalyst Hopper) vào thiết bị tái 

sinh bậc và giữ nhiệt độ thiết bị tái sinh không vƣợt quá 3700C; 

- Khi lƣợng xúc tác vƣợt quá mức đầu cấp nhiên liệu khoảng 500mm có thể 

cấp dầu vào thiết bị tái sinh với lƣu lƣợng tối thiểu; 

- Điều chỉnh lƣu lƣợng dầu để nhiệt độ thiết bị tái sinh đạt 6500C; 

- Tăng chênh lệch áp suất giữa thiết bị tái sinh bậc 1 và bậc 2 lên 0,7Kg/cm2 

và mở van chuyển xúc tác từ tái sinh bậc 1 sang bình tái sinh bậc 2; 

- Khi lƣợng xúc tác (trong bình tái sinh bậc 2) vƣợt quá đầu cấp nhiên liệu 

khoảng 500mm có thể cấp dầu vào thiết bị tái sinh với lƣu lƣợng tối thiểu; 
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- Điều chỉnh lƣu lƣợng dầu để nhiệt độ thiết bị tái sinh bậc 2 đạt 6500C; 

- Nạp đủ lƣợng xúc tác vào thiết bị tái sinh theo thiết kế và duy trì ở nhiệt độ 

6500C; 

g. Chạy tuần hoàn xúc tác 

- Duy trì nhiệt độ của thiết bị tái sinh ở 6500C và không khí ở mức 50% lƣu 

lƣợng thiết kế; 

- Tăng lƣu lƣợng khí vận chuyển xúc tác (từ tái sinh bậc 1 lên bậc 2) tới giá 

trị thiết kế; 

- Đặt các van vận chuyển xúc tác (Slide Valve) ở chế độ tự động; 

- Mở van luân chuyển xúc tác 20%; 

- Luân chuyển dần dần xúc tác sang thiết bị phản ứng cho đến khi nhiệt độ 

vùng sục vƣợt quá 3700C, khi nhiệt độ vùng sục xúc tác đạt 4800C đặt 

mức điều khiển tự động cho nhiệt độ vùng này ở giá trị thiết kế; 

- Tiếp tục tuần hoàn xúc tác từ thiết bị tái sinh sang thiết bị phản ứng cho tới 

khi nhiệt độ ra khỏi ống phản ứng đạt giá trị thích hợp (thông thƣờng tối 

thiểu 5100C); 

h. Nạp nguyên liệu vào lò phản ứng 

- Khi ngừng tuần hoàn xúc tác tiến hành nạp nguyên liệu vào thiết bị phản 

ứng; 

- Thay khí ni-tơ trong thiết bị phản ứng bằng khí nhiên liệu; 

- Đặt các van luân chuyển xúc tác ở chế độ vận hành tay; 

- Mở van cấp nguyên liệu và để ở chế độ điều khiển tự động, tháo nƣớc 

ngƣng ở các đầu cấp nguyên liệu; 

i. Điều chỉnh các thông số công nghệ theo thiết kế 

- Tăng lƣu lƣợng dòng nguyên liệu tới 70% giá trị thiết kế; 

- Điều khiển để nhiệt độ bình tái sinh xúc tác bậc 1 trong khoảng 

650÷7000C; 

- Bổ sung các chất phụ gia chống ăn mòn vào nguyên liệu; 

- Tăng lƣu lƣợng dòng nguyên liệu tới giá trị thiết kế; 

Kiểm tra chất lƣợng sản phẩm đƣa phân xƣởng vào vận hành ổn định 

- Lấy mẫu và kiểm tra chất lƣợng xúc tác sau tái sinh; 

- Nạp xúc tác mới bổ sung và rút xúc tác đã qua sử dụng ra ngoài; 

- Lấy mẫu sản phẩm đáy tháp chƣng cất xác định hàm lƣợng xúc tác kéo 

theo và chất lƣợng sản phẩm; 

- Lấy mẫu khí thải từ lò tái sinh để thay tỷ lệ pha trộn khí đốt; 
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- Hiệu chỉnh các thông số công nghệ đƣa phân xƣởng cracking về chế độ 

vận hành ổn định. 

1.2.5. Câu hỏi và bài tập  

1. Hãy cho biết cách phân loại công nghệ cracking xúc tác tầng sôi, các Nhà 

bản quyền công nghệ chính kèm theo công nghệ này? 

2. Nguyên nhân làm giảm hoạt tính của xúc tác và nguyên tắc quá trình tái sinh 

xúc tác; 

3. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị phản ứng xúc tác tầng 

sôi; 

4. Giải thích lý do cần phải tách xúc tác ra khỏi sản phẩm phản ứng khi hỗn 

hợp xúc tác và sản phẩm phản ứng vừa ra khỏi ống phản ứng, mô tả cấu 

tạo bộ phận tách xúc tác; 

5. Hãy giải thích vai trò của vùng sục xúc tác và một số cấu tạo của vùng sục 

xúc tác; 

6. Trong ống phản ứng mật độ hỗn hợp phản ứng tăng hay giảm theo chiều 

cao của ống phản ứng 

7. Mô tả thành phần của xúc tác quá trình cracking xúc tác cặn tầng sôi; 

8. Các hợp chất gây ngộ độc xúc tác cracking; 

9. Mô tả các phản ứng diễn ra trong quá trình cracking; 

10. Tại sao cần phải phân phối khí trong hệ thống tái sinh xúc tác, mô tả cấu 

tạo một số kết cấu phân phối khí điển hình; 

11. Khi nào cần phải sử dụng thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc, một bậc? 

12. Trình bày các bƣớc cơ bản khởi động phân xƣởng cracking xúc tác cặn 

tầng sôi; 

1.3. THIẾT BỊ REFORMING VỚI BỘ PHẬN TÁI SINH XÖC TÁC LIÊN TỤC 

1.3.1. Giới thiệu 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, thiết bị phản ứng với lớp xúc tác 

chuyển động đƣợc sử dụng tƣơng đối rộng rãi. Điển hình thiết bị có lớp xúc tác 

chuyển động là thiết bị phản ứng phân xƣởng Reforming với thiết bị tái sinh xúc 

tác liên tục (CCR). Phân xƣởng Reforming tái sinh xúc tác liên tục có ý nghĩa 

quan trọng trong công nghiệp lọc hoá dầu nhằm gia tăng giá trị sản phẩm chế 

biến và đa dạng hoá sản phẩm. Mục đích của phân xƣởng Reforming là chuyển 

phân đoạn Naphtha có trị số Octan thấp thành sản phẩm (reformate) có trị số 

octane cao, đây là cấu tử quan trọng để pha xăng cao cấp khi nhà máy định 

hƣớng sản suất nhiên liệu và cho sản phẩm là nguyên liệu hoá dầu (Benzen, 

Toluen, Para-xylene) khi phân xƣởng đƣợc thiết kế định hƣớng cho mục đích 
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sản xuất nhiên liệu và hoá dầu. Quá trình reforming có vai trò đặc biệt quan 

trọng trong sản xuất xăng, vì vậy, hầu hết các Nhà máy lọc dầu hiện nay đều 

đầu tƣ phân xƣởng này. 

Nghiên cứu để nắm vững quá trình công nghệ, cấu tạo và nguyên lý hoạt 

động thiết bị của phân xƣởng reforming đƣợc xem nhƣ là bƣớc ban đầu quan 

trọng giúp học viên hình thành kiến thức, kỹ năng phục vụ cho công tác vận 

hành sau này. 

1.3.2. Quá trình công nghệ 

1.3.2.1. Sơ đồ và quá trình công nghệ 

Phân xƣởng Reforming tái sinh xúc tác liên tục (CCR) về cơ bản bao gồm 

các hạng mục chính:  

- Lò phản ứng; 

- Thiết bi tái sinh xúc tác liên tục; 

- Tháp chƣng cất và ổn định sản phẩm; 

- Bộ phận thu hồi và xử lý khí. 

Sơ đồ công nghệ đã đƣợc đơn giản hoá của phân xƣởng reforming đƣợc 

mô tả trong hình H-1.32. Đây là sơ đồ công nghệ điển hình đƣợc sử dụng rộng 

rãi hiện nay trong công nghiệp lọc hoá dầu. Quá trình luân chuyển các dòng 

công nghệ trong phân xuởng đƣợc mô tả ở các mục dƣới đây. 

a. Sơ đồ công nghệ 

Phân xƣởng Reforming xúc tác có thể ở dạng tái sinh xúc tác theo mẻ 

hoặc tái sinh xúc tác liên tục. Tuy nhiên, trong những năm gần đây các Nhà 

máy lọc hóa dầu mới hoặc nâng cấp đều sử dụng quá trình tái sinh xúc tác liên 

tục do công nghệ này có nhiều ƣu điểm trong vận hành và nâng cao hiệu quả 

kinh tế. Trong khuôn khổ của giáo trình này chỉ trình bày thiết bị phản ứng 

reforming với thiết bị tái sinh xúc tác liên tục (Continuous Catalyst 

Regeneration-CCR). Với thiết bị tái sinh xúc tác này các lò phản ứng của phân 

xƣởng Reforming có thể hoạt động liên tục mà không phải dừng để tái sinh xúc 

tác. 

Sơ đồ công nghệ khái quát của quá trình reforming với thiết bị tái sinh xúc 

liên tục đƣợc mô tả trong các hình vẽ H-1.32A,H-1.32B. Thuyết minh cho các 

đƣờng dòng công nghệ của quá trình reforming theo sơ đồ công nghệ này sẽ 

đƣợc trình bày trong các mục dƣới đây. 
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Hình h-1.32b Hình ảnh phân xƣởng reforming 

Trong lò phản ứng 

Nguyên liệu trƣớc khi nạp vào lò phản ứng đƣợc trộn với khí hydro tuần 

hoàn và sau đó đƣợc gia nhiệt tới nhiệt độ thích hợp (khoảng 515-550 0C). Tuy 

nhiên, cần lƣu ý, nhiệt độ này tùy thuộc vào công nghệ áp dụng và loại nguyên 

liệu. Nhiệt độ của hỗn hợp nguyên liệu này đƣợc nâng lên nhờ thiết bị trao đổi 

nhiệt giữa nguyên liệu và sản phẩm sau phản ứng. Sau khi ra khỏi thiết bị trao 

đổi nhiệt, nguyên liệu đƣợc đƣa vào lò gia nhiệt để tiếp tục nâng nhiệt độ hỗn 

hợp tới giá trị thích hợp cho phản ứng xảy ra ở lò phản ứng đầu tiên. 

Hỗn hợp nguyên liệu phản ứng với nhiệt độ thích hợp đƣợc đƣa vào bình 

phản ứng đầu tiên. Tùy theo tính chất của nguyên liệu và yêu cầu chất lƣợng 

sản phẩm mà số lƣợng lò phản ứng yêu cầu có sự khác nhau (thông thƣờng số 

lò phản ứng từ 3 đến 4). Do đa số các phản ứng chính trong quá trình reforming 

là phản ứng thu nhiệt, vì vậy, hỗn hợp phản ứng khi ra khỏi lò phản ứng thứ 

nhất lại đƣợc đƣa qua lò gia nhiệt để nâng tới nhiệt độ thích hợp cho quá trình 

chuyển hóa tiếp theo. Quá trình tƣơng tự lặp lại với các lò phản ứng tiếp theo 

cho đến lò phản ứng cuối cùng (xem sơ đồ dòng công nghệ trong hình vẽ H-

1.32 và H-1.33). 

Khi nguyên liệu chuyển động qua lớp xúc tác trong lò phản ứng trong điều 

nhiệt độ và áp suất thích hợp, các cấu tử trong nguyên liệu sẽ thay đổi cấu trúc 

để biến đổi thành các sản phẩm (hydrocacbon thơm, Isome hóa) có trị số octan 

cao. Trong lò phản ứng xúc tác di chuyển từ trên xuống phía dƣới và tách ra ở 

lò phản ứng cuối cùng, nguyên liệu sẽ đi theo hƣớng ngƣợc chiều với chuyển 

động của xúc tác tạo ra khả năng tiếp xúc tốt giữa xúc tác và nguyên liệu. 
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Sản phẩm phản ứng từ lò phản ứng cuối cùng sẽ đƣợc làm nguội nhờ trao 

đổi với dòng nguyên liệu đƣa vào lò phản ứng đầu tiên. Để tăng cƣờng hiệu 

quả trao đổi nhiệt tận dụng nguồn nhiệt thừa ngƣời ta sử dụng loại thiết bị trao 

đổi nhiệt có cấu tạo đặc biệt (với Nhà bản quyền UOP sử dụng dạng thiết bị 

PAKINOX). Hỗn hợp sản phẩm phản ứng sau đó tiếp tục đƣợc làm mát bằng 

thiết bị trao đổi nhiệt không khí rồi đƣa tới bình phân tách cao áp. Tại thiết bị 

tách cao áp, sản phẩm lỏng và khí khô (chủ yếu là H2) đƣợc tách ra thành hai 

pha riêng biệt. Khí khô một phần lớn đƣợc đƣa tuần hoàn trở lại trộn với 

nguyên liệu rồi quay lại lò phản ứng nhờ máy nén khí tuần hoàn. Một phần khí 

khô đƣợc nén tới áp suất thích hợp, xử lý tạp chất trƣớc khi chuyển tới các hộ 

tiêu thụ khác (chủ yếu là các thiết bị xử lý bằng hydro và một phần dƣ thừa cho 

hệ thống khí nhiên liệu của Nhà máy). 

 

Hình H-1.33 Sơ đồ công nghệ dòng nguyên liệu trong lò phản ứng 

Sản phẩm hydrocacbon ngƣng tụ đƣợc đƣa tới các bình tái tiếp xúc khí 

khô rồi đƣa tới tháp ổn định. 

Trong bộ phận phân tách và ổn định sản phẩm chính 

Sản phẩm lỏng ngƣng tụ tách ra từ hệ thống phân tách cao áp đƣợc đƣa 

tới tháp ổn định (Stabilizer). Tại tháp chƣng cất này, sản phẩm lỏng đƣợc phân 

chia thành hydrocacbon nhẹ ở phần đỉnh (LPG) và Reformate ổn định ở đáy 

tháp. Sản phẩm LPG tƣơng đối sạch có thể chuyển thẳng bể chứa sản phẩm 

LPG hỗn hợp hoặc tới bộ phận thu hồi xử lý khí để tách riêng biệt C3, C4 (tùy 

theo từng thiết kế cụ thể). Tháp chƣng cất đƣợc duy trì dƣới áp suất thích hợp 

để đảm bảo sự hoạt động ổn định của tháp (đảm bảo lƣợng sản phẩm nhẹ 

ngƣng tụ đủ lớn cho quá trình hồi lƣu). 
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Trong thiết bị tái sinh 

Xúc tác sau khi tham gia phản ứng hoạt tính bị giảm vì nhiều lý do nhƣ bị 

coke bao phủ, tâm hoạt tính kim loại (Pt) bị giảm (do hiện tƣợng kết tụ),... vì vậy 

xúc tác cần phải đƣợc tái sinh. Đối với thiết bị reforming có lớp xúc tác cố định 

thì sau thời gian hoạt động 2-3 năm thì cần phải tái sinh lại xúc tác và sau 

khoảng 2 đến 3 lần tái sinh thì phải thay thế xúc tác mới. Thiết bị phản ứng 

reforming với bộ phận tái sinh xúc tác liên tục (dạng thiết bị phản ứng có lớp 

xúc tác chuyển động) thì xúc tác đƣợc tái sinh liên tục và tuần hoàn lại lò phản 

ứng. Nhờ thiết bị tái sinh xúc tác liên tục này mà cho phép lò phản ứng hoạt 

động với điều kiện tƣơng đối ổn định theo thời gian nhƣ là xúc tác mới. Trong 

khuôn khổ tài liệu này chỉ đề cập đến dạng thiết bị tái sinh xúc tác liên tục, một 

dạng thiết bị sử dụng phố biến hiện nay. Quá trình tái sinh và vận chuyển tuần 

hoàn xúc tác đƣợc mô tả trong hình vẽ H-1.34. 

 

Hình H-1.34. Sơ đồ công nghệ tái sinh và tuần hoàn xúc tác liên tục 

Xúc tác di chuyển liên tục từ lò phản ứng thứ nhất và tách ra khỏi lò phản 

ứng cuối cùng rồi thu vào bình thu gom xúc tác (Catalystic Collector), xúc tác 

sau đó lại chuyển sang bình chứa đặc biêt (Lift Engager) để từ đó dùng dòng 

khí tuần hoàn (hydrogen) chuyển xúc tác tới bình tách khí và các hạt bụi xúc tác 

bám theo (Disengager Hopper). Trong bình tách xúc tác này, xúc tác đƣợc sục 

bằng khí tuần hoàn để phân loại và tách các hạt xúc tác nhỏ cuốn theo dòng khí 

tuần hoàn về Bình thu gom bụi xúc tác bố trí ngay trong phân xƣởng. Các hạt 

xúc tác tác có kích thƣớc đủ lớn sẽ thu về đáy bình phân tách rồi tự chảy xuống 

tháp tái sinh nhờ trọng lực. 

Quá trình tái sinh xúc tác liên tục về cơ bản có thể chia thành bốn giai 

đoạn chính: 



 
48 

- Giai đoạn đốt coke trên bề mặt xúc tác 

- Giai đoạn oxyclo hóa, phân tán kim loại trên xúc tác và điều chỉnh hàm 

lƣợng clo.. 

- Giai đoạn sấy khô; 

- Giai đoạn khử bằng hydro. 

Trong bốn bƣớc tái sinh xúc tác nêu trên thì ba bƣớc đầu thực hiện trong 

tháp tái sinh xúc tác, bƣớc thứ tƣ thực hiện trong phễu chứa xúc tác sau sấy 

(LOCK HOPPER). 

Vùng đốt Coke 

Xúc tác trƣớc tiên đƣợc đốt coke bám trên bề mặt, quá trình này đƣợc 

thực hiện tại vùng đốt cốc trên đỉnh của tháp tái sinh. Từ trên bình phân tách 

xúc tác, xúc tác chảy xuống khoang trụ có tiết diện là hình vành khăn các tƣờng 

ngăn có dạng lƣới giữ xúc tác chuyển động phía trong nhƣng cho phép dòng 

không khí có chứa ô-xy chuyển động xuyên qua để tạo phản ứng cháy. Không 

khí nóng để tái sinh xúc tác có chứa ô-xy chuyển động theo hƣớng tâm từ bên 

ngoài vào phía bên trong của lớp đệm xúc tác có hình vành khăn. Hỗn hợp khí 

cháy đƣợc tuần hoàn nhờ một máy nén khí một phần đƣợc thải ra ngoài. Để 

máy nén khí hoạt động trong bền khí tuần hoàn từ trong buồng đốt đƣợc làm 

nguội trƣớc khi đƣa vào máy nén. 

Xúc tác sẽ đƣợc đốt cốc trong quá trình chuyển đồng từ trên xuống dƣới, 

chiều dài của vùng đốt và tốc độc chuyển động của xúc tác đƣợc tính toán để 

sao cho khi xúc tác ra khỏi vùng đốt coke thì lƣợng coke bị đốt phải đạt yêu cầu 

cho quá trình tái sinh. Quá trình đốt Coke đƣợc mô tả trong hình vẽ H-1.35. 

 

Hình H-1.35 Sơ đồ công nghệ & thiết bị vùng đốt coke 
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Vùng oxyclo hóa, phân tán kim loại trên xúc tác và điều chỉnh hàm lƣợng 

clo 

Quá trình Ô-xy hoá, phân tán kim loại trên xúc tác và hiệu chỉnh hàm 

lƣợng clo trong xúc tác (gọi tắt là quá trình oxyclo hoá) đƣợc thực hiện tại vùng 

ô-xy/clo hoá nằm ngay phía dƣời vùng đốt coke. Xúc tác di chuyển từ trên 

xuống, khi nóng có chứa clo hữu cơ đƣa từ phía dƣới lên tiếp xúc với xúc tác. 

Tại đây quá trình ô-xy hoá, phân tán kim loại và hiệu chỉnh hàm lƣợng clo xảy 

ra.. Không khí từ phía vùng sấy đi lên đƣợc tách ra, gia nhiệt tới nhiệt độ thích 

hợp và đƣợc bổ sung thêm lƣợng clo thích hợp rồi đƣa vào vùng phản ứng. 

Vùng sấy 

Quá trình sấy xúc tác thực hiện trong vùng sấy của thiết bị tái sinh. Vùng 

sấy xúc tác nằm ở phía dƣới vùng oxyclo hoá. Trong vùng này, xúc tác đi từ 

phía trên xuống dƣới dạng lớp đệm hình trụ, khí sấy nóng đi từ phía dƣời lên. 

Để mang hơi ẩm từ xúc tác theo, tác nhân sấy sử dụng là không khí. Để quá 

trình sấy đạt tối ƣu, không khí sấy trƣớc khi vào vùng sấy đƣợc đốt nóng nhờ 

một thiết bị gia nhiệt. 

Vùng khử kim loại trên xúc tác 

Quá trình khử kim loại trên xúc tác (thƣờng là Pt) đƣợc thực hiện trong 

vùng khử. Vùng khử nằm trên đỉnh của bình chứa và khử xúc tác sau vùng sấy 

khô (LOCK HOPPER). Khí hydro sẽ đƣợc sử dụng để khử kim loại trên xúc tác. 

Trong vùng khử, xúc tác chuyển động từ trên xuống, khí khử nóng chuyển động 

qua lớp xúc tác từ dƣời lên. Khí hydro sử dụng cho quá trình khử phải có độ 

tinh khiết nhất định, vì vậy thông thƣờng một thiết bị làm sạch khí hydro đƣợc 

lắp đặt trong phạm vị của hệ thống tái sinh xúc tác nhằm phục vụ cho mục đích 

này. Xúc tác sau khi khử và phân tán kim loại thu gom xuống phía dƣới bình 

chứa, một phần chuyển tới bình chứa và vận chuyển xúc tác (Lift Engager). Xúc 

tác từ bình chứa đặc biệt này sẽ đƣợc vận chuyển tới vùng sục (Surge Zone) ở 

phía trên lò phản ứng số 1 nhờ hệ thống khí áp suất cao. Xúc tác sẽ chảy từ 

bình chứa vùng sục xuống bình phản ứng thứ nhất, thứ hai,... cho đến bình 

phản ứng cuối cùng rồi đƣợc tách ra và thu vê bình thu gom xúc tác (catalystic 

Collector) hoàn thành một chu trình tuần hoàn khép kín. 

Một số phân xƣởng Reforming mới thiết kế, xây dựng thì vùng khử đƣợc 

bố trí sau bình Lock Hopper và đƣợc đặt ở ngay trên đỉnh của lò phản ứng số 1 

(với thiết kế cũ đây là vùng sục), các quá trình khác cũng tƣơng tự nhƣ với các 

thiết kế trƣớc. 

Trong bộ phận tách khí khô (Net Gas) 
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Khí khô giàu hydro từ bộ phận lò phản ứng đƣa sang vùng phân tách pha 

còn kéo theo nhiều hydrocacbon đƣợc đƣa tới bình phân tách cao áp. Một phần 

khí khô tách ra ở đỉnh bình tách đƣợc cho tuần hoàn lại lò phản ửng nhờ máy 

nén tuần hoàn, phần khí còn lại đƣợc nén tiếp tới áp suất gấp đôi áp suất ở 

bình phân tách. Khí nén này đƣợc tái tiếp xúc với hydrocacbon từ binh tái tiếp 

xúc bậc hai đƣa sang. Hỗn hợp khí khô và hydrocacbon đƣợc đƣa vào bình tái 

tiếp xúc bậc một. Tại bình tái tiếp xúc bậc1: khí khô sẽ lại tách ra khỏi pha lỏng 

trong bình rồi lại đƣợc nén nhờ máy nén bậc hai, hydrocacbon lỏng thu về đáy 

bình rồi đƣa tới tháp ổn định (Debutanizer). Khí nén tƣ máy nén bậc hai lại 

đƣợc tiếp xúc với hydrocacbon lỏng từ đáy bình phân tách, sau đó hỗn hợp 

đƣợc làm nguội rồi đƣa vào bình tái tiếp xúc bậc hai. Tại bình tái tiếp xúc bậc 

hai: khí khô đƣợc tách ra ở đỉnh của bình tái tiếp để đƣa đi xử lý tiếp còn chất 

lỏng hydrocacbon đƣợc đƣa trỏ lại tiếp xúc với khí đi ra máy nén bậc một. Sơ 

đồ hệ thống tái tiếp xúc tách khí khô đƣợc trình bày trong hình vẽ H-1.36. 

Nhờ hệ thống tách tái tiếp xúc nhiều bậc phần lớn reformat và LPG đƣợc tách 

ra khỏi dòng khí khô nhờ đó dòng khí khô có độ tinh khiết cao (hàm lƣợng khí 

H2), hiệu suất thu hồi sản phẩm reformat đƣợc cải thiện. 

 

 Hình h-1.36. Sơ đồ công nghệ bộ phận tách khí khô (net gas) 

b. Quá trình công nghệ 
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Nguyên liệu 

Nguyên liệu của quá trình reforming là phân đoạn Naphtha nặng từ phân 

xƣởng chƣng cất ở áp suất khí quyển (HSR), Naphthas (có nhiệt độ sôi trong 

khoảng 82-1900C) và phân đoạn Naphtha nặng của quá trình hydrocracking. Để 

nguyên liệu đáp ứng đƣợc yêu cầu của lò phản ứng thì nguyên liệu phải đƣợc 

xử lý trƣớc bằng hydro trong phân xƣởng NHT (Naphtha Hydrotreater) nhằm 

loại bỏ các tạp chất, các chất gây ngộ độc xúc tác nhƣ kim loại, các hợp chất 

ôxy, nƣớc, ni-tơ và các hợp chất lƣu huỳnh. Ngoài chức năng làm sạch nguyên 

liệu, phân xƣởng xử lý Naphtha bằng hydro còn hiệu chỉnh phân đoạn cắt phù 

hợp yêu cầu cho quá trình reforming. 

Chất lƣợng của sản phẩm phụ thuộc nhiều vào thành phần hóa học của 

nguyên liệu. Tính chất của nguyên liệu đƣợc đánh giá sơ bộ dựa trên thành 

phần của bốn nhóm hydrocacbon chính là: Parafins, Olefins, Naphthenes và 

Aromactics (PONA). Để thuận tiện cho việc đánh giá tính chất của nguyên liệu 

trong thực tế ngƣời ta gọi tắt là chỉ số PONA và lấy chỉ số này để đánh giá chất 

lƣợng, mô tả thành phần chính của nguyên liệu. 

Nhóm hydrocacbon Parafins và Naphthenes tham gia hai dạng phản ứng 

vòng hóa và isome hóa để tạo ra các cấu tử hydrocacbon có trị số octan cao. 

Nếu sử dụng nguyên liệu chứa nhiều parafins có khối lƣợng phân tử thấp thì 

khuynh hƣớng phản ứng cracking tạo ra butan và hydrocacbon nhẹ là cao, do 

vậy, hiệu suất thu hồi và chất lƣợng sản phẩm sẽ không cao. Ngƣợc lại, nếu 

trong nguyên liệu chứa nhiều phân đoạn hydrocacbon có nhiệt độ sôi cao (trên 

204 0C) thì các thành phần này dễ bị bẻ gẫy tạo coke bám trên bề mặt xúc tác. 

Đó là những phân tích mang tính lý thuyết. Trong thực tế thiết kế, vận hành 

phân xƣởng reforming hiện nay, thông thƣờng nguyên liệu đƣợc xem là đạt yêu 

cầu cho quá trình reforming cần phải đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn công nghệ sau 

đây: 

Bảng 1.1. Bảng tiêu chuẩn công nghệ cho quá trình reforming 

Thông số Đơn vị đo Yêu cầu 

Tỷ trọng - 0,72-0,75 

Khoảng nhiệt độ sôi  (0C) 80-145 

Hàm lƣợng lƣu huỳnh tổng (max) ppm-Kl 0,5 

Hàm lƣợng Ni-tơ tổng (max) ppm-Kl 0,5 

Hàm lƣợng Clo tổng (max) ppm-Kl 0,5 

Chì (max) ppb-Kl 20 
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Thông số Đơn vị đo Yêu cầu 

Asene (max) ppb-Kl 1 

Đồng (max) ppb-Kl 5 

Nƣớc (max) ppm-Kl 2 

Xúc tác 

Tất cả các xúc tác cho công nghệ reforming đƣợc sử dụng thông dụng 

hiện nay trên thế giới đều chứa Platinium kim loại (Pt) trên nền chất mang là ô 

xít nhôm (Al2O3) hoặc hỗn hợp ô xít nhôm và ô xít silic (Al2O3-SiO2). Những loại 

xúc tác thế hệ mới hầu hết đƣợc bổ sung thêm thành phần rhenium (Re) cùng 

với platinium để tạo cho xúc tác khả năng bền vững, ổn định hơn và có thể hoạt 

động đƣợc ở điều kiện áp suất thấp hơn. Xúc tác Pt/ Al2O3 là loại xúc tác hai 

chức năng (lƣỡng chức), trong đó Pt mang chức năng ôxy hóa khử xúc tiến các 

phản ứng hydro và dehydro hóa, Al2O3 có tính a xít, đóng vai trò thúc đẩy các 

phản ứng isome hóa, hydrocracking. 

Hoạt tính của xúc tác phụ thuộc vào diện tích bề mặt, thể tích lỗ xốp và 

hàm lƣợng của Pt, Clo trong xúc tác. Hoạt tính của xúc tác còn bị ảnh hƣởng 

bởi các tạp chất có hại chứa trong nguyên liệu nhƣ: các hợp chất lƣu huỳnh, 

hợp chất chứa Ni-tơ, nƣớc và một số kim loại (chì, asen). Chính vì vậy, nguyên 

liệu của quá trình reforming cần phải có độ sạch cao, trƣớc khi đƣa tới lò phản 

ứng nguyền liệu thƣờng phải đƣợc xử lý bằng hydro. Hoạt tính của xúc tác sẽ 

giảm trong quá trình vận hành do coke bám trên bề mặt, hiện tƣợng kết tụ của 

các hạt kim loại (Pt) và mất thành phần Clo trong xúc tác. Hoạt tính của xúc tác 

có thể đƣợc khôi phục bằng quá trình đốt coke, phân tán lại kim loại và hiệu 

chỉnh hàm lƣợng Clo trong xúc tác. Đối với dạng thiết bị reforming hoạt động tái 

sinh bán liên tục thì khoảng từ 6-24 tháng cần phải tiến hành tái sinh xúc tác 

một lần (tùy thuộc vào chất lƣợng xúc tác, nguyên liệu). Hoạt tính của xúc tác 

sẽ bị giảm trong quá trình hoạt động, vì vậy, điều kiện vận hành cũng phải thay 

đổi cho phù hợp (tăng nhiệt độ phản ứng khi tuổi xúc tác cao). Xuất phát từ 

những đòi hỏi trên của thực tế mà công nghệ reforming tái sinh xúc tác đƣợc 

liên tục đƣa vào sử dụng để khắc phục hiện tƣợng không ổn định điều kiện 

phản ứng và nâng cao chất lƣợng sản phẩm, hiệu quả kinh tế. 

Các phản ứng 

Quá trình reforming đƣợc sử dụng để thay đổi cấu trúc phân tử Naphtha 

có trị số Octan thấp thành sản phẩm reformate có chỉ số Octane cao nhờ sử 

dụng xúc tác chứa Platinum hoặc hỗn hợp Platinium và Rhenium. Trị số Octan 

của Naphtha nặng đƣợc tăng lên nhờ các quá trình: Dehydro hóa các 
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Naphtenes tạo hydrocacbon thơm (aromactics), dehydro hóa hydrocacbon dẫn 

xuất vòng năm cạnh (Alkylcyclopentanes) thành hydrocacbon thơm 

(aromactics), Isome hóa và hydrocracking. 

Các phản ứng chính xảy ra trong quá trình reforming bao gồm: 

Phản ứng dehydro hóa 

Đây là phản ứng thu nhiệt lớn có tốc độ phản ứng nhanh nhất trong các 

phản ứng diễn ra trong quá trình reforming làm giảm nhiệt độ của hỗn hợp phản 

ứng ban đầu. Chính vì vậy mà giữa các lò phản ứng cần có lò đốt trung gian để 

nâng nhiệt độ của hỗn hợp phản ứng tới giá trị thích hợp nhằm duy trì điều kiện 

phản ứng và tăng tốc độ của quá trình. Các phản ứng dehydro hóa lại bao gồm 

các phản ứng: 

- Dehydro hóa Naphtenes thành hydrocacbon thơm (aromactics): 

 

- Dehydro hóa hydrocacbon dẫn xuất vòng năm cạnh (Alkylcyclopentanes) 

thành hydrocacbon thơm (aromactics): 

 

- Dehydro hóa đóng vòng parafins thành hydrocacbon thơm (aromactics): 

 

Để tăng hiệu suất thu hồi sản phẩm hydrocacbon thơm bằng các giải pháp: 

- Tăng nhiệt độ phảnn ứng; 

- Giảm áp suất phản ứng; 

- Giảm lƣu lƣợng dòng; 

- Giảm tỷ lệ mol hydro/hydrocacbon. 

Phản ứng isome hóa 



 
54 

Các phản ứng isome hóa parafins và cyclopentan tạo ra các sản phẩm có trị 

số octane thấp hơn so với hydrocacbon thơm. Các phản ứng isome hóa bao 

gồm: 

- Phản ứng isome hóa parafins thành isoparafins 

- Phản ứng isome hóa alkylcyclopentanes thành cyclohexanes và sau đó 

chuyển hoá thành Benzen: 

  

Phản ứng hydrocracking 

Phản ứng hydrocracking là phản ứng tóa nhiệt tạo ra các sản phẩm lỏng 

nhẹ và khí. Các phản ứng hydrocaracking có tốc độ tƣơng đối chậm vì vậy 

thƣờng xảy ra ở vùng cuối của thiết bị phản ứng. Đây là nhóm phản ứng không 

mong muốn vì vậy cần tạo điều kiện phản ứng và nguyên liệu hạn chế tối đa 

quá trình này. Các phản ứng chính diễn ra nhƣ sau: 

 

c. Tính chất sản phẩm và ứng dụng 

Sản phẩm thu đƣợc từ quá trình reforming bao gồm xăng có trị số octan 

cao (reformate), hydrocacbon thơm (Benzen; p-xylene; Toluen) khí hydro và 

một lƣợng nhỏ LPG. Tùy theo mục đích cụ thể của phân xƣởng (chỉ sản xuất 

nhiên liệu hay sản xuất kết hợp nhiên liệu và nguyên liệu cho hóa dầu) mà tỷ lệ 

xăng có trị số octan cao hay các sản phẩm hydrocacbon thơm đƣợc xem là sản 

phẩm chính và điều chỉnh tỷ lệ phù hợp. 

Xăng reforming (reformate) 

Tùy theo nguyên liệu sử dụng, xăng reforming có trị số octan cao (khoảng 

100-105 RON) là thành phần quan trọng để pha xăng cao cấp. Xăng reforming 

thƣờng đƣợc khống chế có thành phần olefins không quá 2%TT, Naphthens 

không quá 10%TT còn lại là iso-parafins và aromactics. 

Hydrocacbon thơm 

C10H22   +     H2  
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Ngoài xăng reforming với Nhà máy lọc hóa dầu có sản xuất các sản phẩm 

hóa dầu (các loại sơ sợi tổng hợp, dung môi...) thì phân xƣởng reforming còn 

có chức năng quan trọng là sản xuất các hợp chất thơm làm nguyên liệu cho 

các quá trình này. Các hydrocacbon thơm nhận đƣợc từ quá trình reforming là 

Benzen, Toluen và Xylen (thƣờng gọi tắt ba sản phẩm này là BTX). 

Từ Bezen sẽ điều chế nguyên liệu sản xuất sợi polyamit, capron. Từ 

PXylene điều chế PTA (Pure Tetraphtalic Acide) làm nguyên liệu sản xuất sợi 

tổng hợp polyeste.  

Để thu sản phẩm BTX có độ tinh khiết cao đáp ứng yêu cầu làm nguyên 

liệu cho hóa dầu, thì sô phân xƣởng reforming bình thƣờng phải bổ sung thêm 

cụm thiết bị tách BTX. 

Khí khô giàu Hydro 

Một trong sản phẩm phụ nhƣng rất quan trọng trong quá trình reforming là 

khí khô (net gas) có chứa hàm lƣợng khí hydro cao. Khí hydro một phần đƣợc 

đƣa tuần hoàn trở lại lò phản ứng phần còn lại đƣợc nén tiếp lên áp suất cao 

qua hệ thống tái tiếp xúc nhiều bậc để thu khí có độ tinh khiết cao. Khí khô 

chứa nhiều hydro sẽ đƣợc đem đi xử lý tiếp để tách tạp chất độc hại (clo, lƣu 

huỳnh,...) rồi đƣa tới cho mục đích sử dụng khác. Phần lớn lƣợng hydro thu 

đƣợc từ quá trình reforming sử dụng cho các quá trình xử lý bằng hydro nhƣ 

LCO Hydrotreater, VDO Hydrotreater, FCC Naphtha Hydrotreater, Naphtha 

Hydrotreater (NHT),... Với Nhà máy lọc hóa dầu sử dụng nguyên liệu sạch ít 

phân xƣởng xử lý hydro thì lƣợng hydro thu đƣợc từ quá trình reforming đủ để 

phục vụ cho nhu cầu này. Trong trƣờng hợp Nhà máy nhiều phân xƣởng xử lý 

bằng hydro, lƣợng hydro từ quá trình reforming có thể không đủ đáp ứng nhu 

cầu nội tại thì cần phải xây dựng thêm phân xƣởng sản xuất hydro. Chính vì 

vậy khí hydro từ quá trình reforming đóng vai trò quan trọng trong việc tiết kiệm 

chi phí đầu tƣ phân xƣởng sản xuất hydro và nâng cao hiệu suất thu hồi toàn 

bộ nhà máy (do không phải dùng hydrocacbon sản xuất khí hydrro). 

Khí hóa lỏng (LPG) 

Trong quá trình reforming một lƣợng nhỏ khí hóa lỏng đƣợc tạo ra do quá 

trình cracking, khí này tƣơng đối sạch đƣợc đƣa thẳng tới bể chứa LPG sản 

phẩm hoặc đƣa tới phân xƣởng thu hồi xử lý khí. 

1.3.2.2. Các bản quyền công nghệ 

a. Giới thiệu chung 

Có rất nhiều bản quyền công nghệ cho quá trình reforming nhƣ: Công 

nghệ Plateforming của UOP; Powerforming của ExxonMobil; Ultraforming của 
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Amoco; Catalystic Reforming của Englhard; magnaorming của ARCO, 

Rheniforming của Chevron và Reforming của Axens (trƣớc đây là IFP). Mỗi 

công nghệ có một ứng dụng và đặc điểm riêng tuy nhiên có thể chia thành hai 

dạng công nghệ: công nghệ tái sinh xúc tác liên tục và công nghệ tái sinh xúc 

tác bán liên tục. Hiện nay trên thế giới phổ biến sử dụng loại tái sinh xúc tác liên 

tục do có những ƣu điểm nổi bật.  

Ngoài ra quá trình reforming đƣợc chia thành hai loại theo kết cấu thiết bị 

phản ứng: loại có các lò phản ứng xếp chồng (stack) và loại xếp song song 

(side-by-side). Công nghệ reforming hiện nay có hai Nhà bản quyền chiểm thị 

phần lớn là UOP (Hoa kỳ) và Axens (Pháp). Công nghệ của UOP đại diện cho 

dạng lò phản ứng kiểu xếp chồng. Công nghệ của Axens đại diện cho dạng lò 

phản ứng xếp song song. Các dạng thiết bị phản ứng reforming đang đƣợc sử 

dụng chủ yếu hiện nay đƣợc trình bày trong các hình vẽ H-1.37 A, B, C. 
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Hình H-1.37c. Sơ đồ công nghệ reforming phối hợp  

b. Ƣu việt của quá trình reforming tái sinh xúc tác liên tục 

Kiểu công nghệ reforming với hệ thống tái sinh xúc tác liên tục (do vậy có 

dòng xúc tác chuyển động trong thiết bị phản ứng) có một số ƣu điểm so với 

công nghệ reforming có lớp đệm xúc tác cố định: 

- Cho phép hoạt động ở điều kiện khắc nghiệt hơn để tạo ra xăng có trị số 

octan cao; 

- Xúc tác đƣợc tái sinh liên tục cho phép lò phản ứng hoạt động ở áp suất 

thấp và tốc độ khí tuần hoàn thấp, do vậy hiệu suất thu hồi sản phẩm 

reformate và khí hydro tối đa với chi phí phụ trợ ở mức tối thiểu. 

- Các lò phản ứng đƣợc xếp chồng lên nhau (xem hình H-1.37B) do vậy yêu 

cầu diện tích mặt bằng lắp đặt ít. Chi phí đƣờng ống công nghệ thấp; 

- Giữa lò phản ứng và thiết bị tái sinh dễ dàng cô lập với nhau, cho phép 

ngừng thiết bị tái sinh để bảo dƣỡng một cách độc lập mà không làm gián 

đoạn hoạt động của lò phản ứng (tuy nhiên thời gian ngừng cũng chỉ giới 

hạn trong thời gian nhất định); 

- Sản phẩm khí hydro thu đƣợc liên tục và có thành phần ổn định; 

- Khả năng hoạt động mềm dẻo hơn cho phép tối ƣu hoạt động phân xƣởng 

và xử lý sự cố dễ hơn mà không cần ngừng phân xƣởng. 

1.3.3. Cấu tạo thiết bị và nguyên lý hoạt động 
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Quá trình reforming bao gồm các bộ phận chính: 

- Thiết bị phản ứng; 

- Thiết bị tái sinh xúc tác; 

- Thiết bị phân tách và ổn định sản phẩm (bao gồm tách khí khô và tháp 

chƣng luyện) 

Mặc dù có nhiều dạng thiết bị reforming khác nhau, tuy nhiên trong khuôn 

khổ giáo trình này chỉ trình bày cấu tạo thiết bị của công nghệ reforming có hệ 

thống tái sinh xúc tác liên tục (lớp xúc tác chuyển động). Vì đây là công nghệ 

tiên tiến đƣợc áp dụng phổ biến trên thế giới hiện nay, mặt khác, ở Việt nam 

công nghệ này sẽ đƣợc áp dụng công nghệ này trong các Nhà máy lọc hóa 

dầu. 

1.3.3.1.Thiết bị phản ứng 

Bộ phận thiết bị phản ứng bao gồm các thiết bị chính: 

- Lò phản ứng; 

- Thiết bị gia nhiệt. 

 

Hình H-1.38. Cấu tạo chung lò phản ứng (kiểu xếp chồng) 

a. Lò phản ứng 
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Lò phản ứng của quá trình reforming với thiết bị tái sinh xúc tác liên tục 

đƣợc xếp chồng lên nhau (tùy theo nguyên liệu mà số lò phản ứng khác nhau, 

nhƣng thông thƣờng có từ 3 tới 4 lò phản ứng trong một phân xƣởng 

reforming). Theo kết cấu này, xúc tác chảy từ phía trên xuống lần lƣợt qua các 

lò phản ứng rồi tách ra ở đáy lò phản ứng cuối cùng rồi thu về bình thu gom xúc 

tác trƣớc khi chuyển tới bình lƣu trữ và vận chuyển xúc tác (Lift Engager). 

Nguyên liệu phản ứng đƣợc đƣa vào từng lò phản ứng nối tiếp nhau, qua mỗi 

lò phản ứng hỗn hợp nguyên liệu lại đƣợc đƣa ra khỏi lò để gia nhiệt bổ sung 

(do đa số các phản ứng trong quá trình reforming là phản ứng thu nhiệt). Trong 

từng lò phản ứng, nguyên liệu và xúc tác chuyển động theo hƣớng chéo dòng. 

Cấu tạo chung của lò phản ứng xếp chồng đƣợc mô tả trong hình H-1.38. 

Các lò phản ứng reforming có cấu tạo tƣơng tự nhau vùng phản ứng chỉ 

có khác nhau về thể tích thiết bị do đặc điểm của các giai đoạn phản ứng khác 

nhau và do yêu cầu về kết cấu. Các lò phản ứng đầu tiên có khác biệt đôi chút 

về kết cấu do yêu cầu nạp xúc tác ban đầu và thu gom xúc tác. 

Cấu tạo bên trong của một lò phản ứng reforming đƣợc mô tả trong hình 

vẽ H-1.39. 

 

Hình H-1.39 Cấu tạo bên trong lò phản ứng reforming 
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Lò phản ứng reforming là bình hình trụ, ở giữa là ống trung tâm thu hồi 

dòng sản phẩm sau phản ứng. Sát vỏ ngoài của lò phản ứng là khe vận 

chuyển, phân phối nguyên liệu đi vào vùng phản ứng. Ở giữa ống trung tâm và 

khe phân phối nguyên liệu là lớp đệm xúc tác chuyển động liên tục đồng thời là 

vùng diễn ra phản ứng khi nguyên liệu tiếp xúc với xúc tác. Trong lò phản ứng 

xúc tác di chuyển từ trên xuống phía dƣới lò phản ứng nhờ trọng lực, còn 

nguyên liệu chuyển động vuông góc (hoặc chéo) với dòng xúc tác. Hỗn hợp 

nguyên liệu và sản phẩm phản ứng đƣợc thu về ống trung tâm rồi đƣa ra ngoài 

gia nhiệt bổ sung rồi đƣa vào lò phản ứng kế tiếp. 

b. Thiết bị gia nhiệt 

 

 

Hình H-1.40 Thiết bị trao đổi nhiệt nguyên liệu hỗn hợp/sản phẩm phản 

ứng (packinox)Gia nhiệt cho nguyên liệu phản ứng gồm hai phần: Gia nhiệt 

trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng và gia nhiệt trung gian giữa các các lò phản ứng. 

Ở đây chỉ đề cập thiết bị gia nhiệt trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng vì các lò gia 

nhiệt trung gian có cấu trúc tƣơng tự nhƣ các lò gia nhiệt khác đã đƣợc đề cập 

ở các phần khác của chƣơng trình học. Để tận dụng nhiệt của hỗn hợp phản 

ứng có nhiệt độ cao đi ra từ lò phản ứng cuối cùng (để nâng nhiệt cho hỗn hợp 

phản ứng), một thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc lắp đặt để thực hiện nhiệm vụ này. 

Nếu sử dụng các dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu truyền thống (nhƣ ống chùm) 

thì yêu cầu bề mặt trao đổi nhiệt rất lớn và thiết bị trao đổi nhiệt chiếm giữ 
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không gian lớn nhƣng hiệu suất thu hồi nhiệt không cao. Để nâng cao hiệu suất 

thu hồi nhiệt nhƣng vẫn đảm bảo kích thƣớc thiết bị không quá lớn một thiết bị 

trao đổi nhiệt đặc biệt kiểu tấm bản đƣợc thiết kế riêng cho mục đích này  

Hiện nay, Nhà cung cấp bản quyền công nghệ chủ yếu cho quá trình 

reforming tái sinh xúc tác liên tục là UOP (Hoa kỳ) thƣờng đƣa vào sử dụng 

thiết bị gia nhiệt nguyên liệu hỗn hợp (nguyên liệu lỏng và khí) đi cùng với bản 

quyền công nghệ (thƣờng đƣợc gọi là PACKINOX).  

Về nguyên tắc, PACKINOX là thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản kết cấu 

hàn. Toàn bộ phần tấm bản đƣợc đặt trong vỏ hình trụ. Sơ đồ cấu tạo và 

nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt hỗn hợp này đƣợc mô tả trong 

hình vẽ H-1.40. Chi tiết nguyên lý hoạt động của dạng thiết bị dạng tấm bản sẽ 

đƣợc trình bày trong bài học khác của giáo trình này (Thiết bị trao đổi nhiệt). 

 

Hình H-1.41- Sơ đồ cấu tạo và hoạt động bộ phận tái sinh xúc tác 

1.3.3.2. Bộ phận tái sinh xúc tác 
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Thiết bị bộ phận tái sinh xúc tác bao gồm các thiết bị chính sau: 

- Tháp tái sinh; 

- Bình chứa và khử xúc tác sau sấy (Lock Hopper); 

- Các thiết bị phụ (bình tách bụi xúc tác, các bình vận chuyển xúc tác). 

Sơ đồ cấu tạo và nguyên tắc hoạt động các thiết bị chính của bộ phận tái sinh 

xúc tác đƣợc trình bày trong hình vẽ H-1.41. 

a. Tháp tái sinh xúc tác 

Tháp tái sinh là thiết bị trong đó quá trình tái sinh chính của xúc tác diễn ra: 

đốt coke, phân tán kim loại trên xúc tác, điều chỉnh hàm lƣợng clo và sấy khô 

xúc tác. Tƣơng ứng với các quá trình này tháp tái sinh xúc tác đƣợc phân ra 

các vùng: 

- Vùng đốt coke; 

- Vùng oxyclo hóa, phân tán kim loại trên xúc tác và điều chỉnh hàm lƣợng 

clo. 

- Vùng sấy. 

 

Hình H-1.42 Sơ đồ cấu tạo nguyên lý hoạt động tháp tái sinh xúc tác 
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Trong sơ đồ công nghệ của bộ phận tái sinh xúc tác, tháp tái sinh xúc tác 

đặt ngay sau bình tách bụi xúc tác trong tháp này đƣợc phân thành các vùng có 

chức năng khác nhau nhƣ đã mô tả ở trên. 

Sơ đồ nguyên lý cấu tạo và vận hành tháp tái sinh xúc tác đƣợc trình bày 

trong hình vẽ H-1.42. Tái sinh xúc tác là khu vực cần yêu cầu về an toàn vận 

hành rất cao do trong khu vực này đồng thời sử dụng các loại khí khi kết hợp 

với nhau dễ gây cháy nổ (khí hydro và Ôxy, hơi hydrocac bon). Vì vậy, tháp tái 

sinh xúc vùng có sự dụng khí ô-xy đƣợc cách ly với các vùng khác bằng khí nit-

tơ cao áp (xem hình vẽ H-1.42). 

Vùng đốt coke 

Các thông số công nghệ quan trọng nhất trong vùng đốt coke cần phải 

đƣợc kiểm soát để đảm bảo chất lƣợng xúc tác tái sinh là: 

- Tốc độ tuần hoàn xúc tác; 

- Hàm lƣợng ôxy trong vùng đốt coke; 

- Hàm lƣợng coke bám trên xúc tác. 

Các thông số công nghệ này có mối quan hệ chặt chẽ và ảnh hƣởng lẫn 

nhau trong quá trình vận hành. Việc kiểm soát vùng đốt coke diễn ra rất quan 

trọng, nếu để quá trình đốt coke xảy ra ở vùng oxyclo hoá hoặc vùng sấy sẽ 

gây hậu quả xấu cho xúc tác và thiết bị. Trong thực tế, nhân viên vận hành chỉ 

điều khiển đƣợc hai thông số công nghệ của vùng đốt coke là: Tốc độ tuần 

hoàn xúc tác và hàm lƣợng ôxy trong vùng đốt. Xúc tác ra khỏi vùng đốt coke 

phải có hàm lƣợng coke không lớn hơn 0,2% khối lƣợng. 

Để đảm bảo hiệu quả đốt coke cao thì hàm lƣợng ôxy trong vùng đốt coke 

giữ vai trò quan trọng. Hàm lƣợng ôxy trong vùng đốt coke đƣợc kiểm soát 

bằng hệ thống tự động (kết hợp giữa đầu đo hàm lƣợng ôxy và van xả khí). 

Hàm lƣợng khí ôxy thích hợp cho quá trình đốt coke vào khoảng 0,5÷0,8%mol. 

Hàm lƣợng ô Hxy trong khí đốt cao sẽ làm nhiệt độ vùng đốt cao gây tác hại 

xấu cho xúc tác và thiết bị. Ngƣợc lại, nếu hàm lƣợng ôxy thấp thì quá trình đốt 

coke diễn ra chậm hơn và coke không đƣợc đốt hoàn toàn trong vùng. 

Mặc dù hàm lƣợng coke trên xúc tác ảnh hƣởng tới chế độ vận hành của 

bộ phận tái sinh xúc tác nhƣng thông số này phụ thuộc chủ yếu vào điều kiện 

vận hành của bộ phận thiết bị phản ứng. Hàm lƣợng coke hình thành trên bề 

mặt xúc tác phụ thuộc vào các yếu tố sau: Tốc độ nạp liệu, yêu cầu số octan 

của xăng sản phẩm, chất lƣợng nguyên liệu, tốc độ tuần hoàn, áp suất phản 

ứng và tốc độ tuần hoàn xúc tác. Trong khoảng vận hành bình thƣờng của thiết 

bị hàm lƣợng coke bám trên xúc tác sau lò phản ứng khoảng 3÷7%coke. 
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Nhiệt độ của vùng đốt coke là thông số quan trọng biểu thị hiệu quả quá 

trình đốt coke. Nhiệt độ vùng đốt coke phụ thuộc vào các yếu tố: hàm lƣợng ôxy 

đƣa vào, tốc độ tuần hoàn xúc tác, lƣợng coke và tốc độ khí đốt. Nhiệt độ tối đa 

cho phép vùng đốt coke vào khoảng 590 0C. Sơ đồ cấu tạo và nguyên hoạt 

động của vùng đốt coke trình bày trong hình vẽ H-1.35. 

Vùng oxyclo hóa, phân tán kim loại trên xúc tác và điều chỉnh hàm lƣợng 

clo 

Nhƣ đã phân tích ở trên, trong quá trình phản ứng xúc tác bị mất một phần 

hoạt tính do coke bám, hiện tƣợng kết tụ kim loại trên xúc tác và mất hàm 

lƣợng clo. Vì vậy, cần phải thực hiện một số biện pháp để khôi phục hoạt tính 

của xúc tác. Xúc tác sau khi qua vùng đốt coke đƣợc đƣa tới vùng oxyclo hóa, 

phân tán kim loại và điều chỉnh hàm lƣợng clo. Vùng này nằm trong tháp tái 

sinh ngay phía dƣới vùng đốt coke. 

Vùng oxyclo hóa có nhiệm vụ phân tán lại các tâm kim loại trên xúc tác bị 

dính kết lại trong quá trình phản ứng và hiệu chỉnh hàm lƣợng clo trong xúc tác. 

Quá trình phân tán kim loại và hiệu chỉnh hàm lƣợng clo trong xúc tác tƣơng đối 

phức tạp. Có thể tóm tắt sơ lƣợc quá trình này nhƣ sau: 

 

Hình H-1.43 Cấu tạo nguyên lý hoạt động vùng oxyclo hoá và phân tán kim loại 

Kim loại (Pt) có trên xúc tác trƣớc hết bị ô-xy hoá bằng ô-xy có mặt trong 

dòng khí để tạo thành liên kết sau đó đƣợc clo hoá tạo thành liên kết giữa Pt-O-

Cl2 và hiệu chỉnh thành phần clo trong nền xúc tác (thành phần AlCl2). Nhờ có 
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các liên kết này mà các phân tử Pt đƣợc phân tán ra bề mặt xúc tác với kích 

thƣớc nhỏ hơn. Hàm lƣợng Clo trong xúc tác sau quá trình này cũng đƣợc hiệu 

chỉnh phù hợp với yêu cầu.  

Tuy nhiên, vào cuối giai đoạn này thì Platinium kim loại mặc dù đã đƣợc 

phân tán nhỏ ra trên bề mặt hạt xúc tác nhƣng vẫn còn giữ liên kết với các 

nguyên tử clo, vì vậy, cần phải tách tiếp liên kết clo với Platinium để trả về dạng 

kim loại ban đầu. Công việc này sẽ đƣợc thực hiện ở vùng khử ở ngoài tháp tái 

sinh. Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của vùng oxyclo hoá đƣợc trình bày 

trong hình H-1.43 

Vùng sấy là một phần của tháp tái sinh ngay dƣới vùng đốt coke phía trên 

có dạng hình côn phần dƣới có dạng hình lăng trụ, phía ngoài có thiết bị gia 

nhiệt và bộ phận bổ sung clo vào dòng khí. Khí nóng đi từ vùng sấy lên đƣợc 

tách ra ngoài tháp tái sinh để bổ sung clo và gia nhiệt tới nhiệt độ thích hợp cho 

phản ứng ô-xy hoá. 

Vùng sấy 

Nƣớc cũng là một trong những tạp chất ảnh hƣởng tới hoạt tính của xúc 

tác, vì vậy, xúc tác cần phải đƣợc sấy khô trƣớc khi đƣa tuần hoàn trở lại lò 

phản ứng. Tác nhân sấy đƣợc sử dụng là không khí. Không khí đƣợc đƣa từ 

bên ngoài vào vùng sấy của tháp tái sinh. Trƣớc khi vào vùng sấy không khí 

đƣợc làm khô bằng máy sấy và đƣợc gia nhiệt để tăng động lực quá trình sấy. 

Không khí sấy và dòng xúc tác chuyển động ngƣợc chiều nhau trong vùng sấy. 

Xúc tác chuyển động từ trên xuống dƣới tác động của lực trọng trƣờng, không 

khí sấy đƣợc thổi từ dƣới lên và đƣợc tách ra khỏi tháp tái sinh ở cuối vùng sấy 

rồi đƣa sang vùng oxyclo hoá. 

Vùng sấy cũng là một bộ phận trong tháp tái sinh, có cấu tạo ngoài hình trụ 

bên trong phân thành hai ngăn. Ngăn để chứa và phân phối không khí sấy và 

ngăn chứa xúc tác chuyển động từ vùng trên xuống. Ngăn chứa xúc tác phía 

trên có dạng hình côn phía dƣới là một trụ tròn. Ngăn chứa khí sấy gồm hai 

vùng: vùng chứa khí trƣớc khi sấy và khí sau khi sấy. Ngăn chứa không khí sấy 

có hai cửa, một cửa dẫn tới vùng oxyclo hoá, một cửa khác đƣợc nối van xả ra 

ngoài môi trƣờng không khí trong trƣờng hợp cần thiết nhằm điều chỉnh áp suất 

trong thiết bị và lƣu lƣợng khí chuyển sang vùng oxyclo hoá . 

Sơ đồ nguyên lý cấu tạo và hoạt động của vùng sấy đƣợc trình bày trong 

hình vẽ H-1.44. 
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Hình H-1.44 Cấu tạo nguyên lý hoạt động vùng sấy xúc tác 

b. Bình chứa và khử xúc tác sau sấy (Lock Hopper) 

Để trả Platinium kim loại trên xúc tác về trạng thái ban đầu thì cần phải tiến 

hành khử liên kết giữa kim loại và clo. Để khử liên kết này, trong thực tế, ngƣời 

ta sử dụng khí hydro sẵn có trong phân xƣởng reforming. Khí Hydro tham gia 

phản ứng tạo ra HCl và H2O trả platinium về dạng kim loại tự do trên nền hạt 

xúc tác. 

Vùng khử kim loại đƣợc thực hiện ở phần trên của bình chứa và khử xúc 

tác sau sấy (Lock Hopper). Về mặt kết cấu, bình chứa này có thể đặt ngay dƣới 

tháp tái sinh (theo thiết kế cũ) hoặc bố trí ngay trên đỉnh của thiết bị phản ứng 

(theo thiết kế mới). Sơ đồ nguyên lý cấu tạo và hoạt động của vùng khử đƣợc 

trình bày trong hình vẽ H-1.45. Vùng khử kim loại trên xúc tác là trụ tròn vỏ kép 

chia vùng khử thành hai khoang: khoang chứa và phân phối khí (khí giàu 

Hydro), khoang chứa xúc tác. Phía bên ngoài có lắp đặt một thiết bị gia nhiệt 

khí trƣớc khi đi vào vùng khử. Trong vùng khử, xúc tác chảy từ phía trên xuống 

nhờ tác dụng của lực trọng trƣờng và chênh lệch áp suất, khí đƣợc đi từ phía 

dƣới lên, sau khi ra khỏi vùng khử khí đƣợc tách ra khỏi thiết bị và chuyển tới 

thiết bị thu hồi. 

Xúc tác đi qua vùng khử đã đƣợc khôi phục hoạt tính và đƣợc chuyển 

từng mẻ quay trở lại thiết bị phản ứng. Tốc độ tuần hoàn xúc tác phụ thuộc vào 

chế độ hoạt động của lò phản ứng, tính chất nguyên liệu, loại xúc tác và yêu 
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cầu chất lƣợng sản phẩm. Xúc tác sau khi tái sinh sẽ đƣợc chuyển vào bình 

chứa và vận chuyển xúc tác có cấu tạo đặc biệt (Lift Engager). Động lực của 

quá trình vận chuyển xúc tác từ thiết bị tái sinh sang thiết bị phản ứng là khí 

hydro có áp suất cao. 

 

Hình H-1.45 Cấu tạo nguyên lý hoạt động vùng khử xúc tác 

c. Hệ thống cách ly 

Hệ thống cách ly có nhiệm vụ cách ly môi trƣờng của tháp tái sinh với môi 

trƣờng của các vùng khác trong khu vực tái sinh xúc tác. Nguyên nhân cần phải 

cách ly môi trƣờng của tháp tái sinh với các vùng khác là môi trƣờng của tháp 

tái sinh chứa khí ô-xy trong khi đó các vùng còn lại của bộ phận tái sinh lại chứa 

hydro hoặc hydrocacbon. Nếu để các môi trƣờng này tiếp xúc với nhau sẽ tạo 

ra một nguy lớn cho việc hình thành hỗn hợp gây cháy nổ mà hậu quả khó 

lƣờng hết đƣợc. Để thực hiện đƣợc mục tiêu cô lập vùng tháp tái sinh xúc tác, 

ngƣời ta sử dụng khí trơ (Ni–tơ) cao áp và hệ thống van điều khiển để tạo ra 

một vùng đệm ngăn chặn khả năng thâm nhập lẫn vào nhau của các môi 

trƣờng trong bộ phận tái sinh. 

Trong bộ phận tái sinh có hai khu vực cần phải đƣợc cách ly:  

- Vùng giữa tháp tái sinh (Regeneration Tower) và bình tách bụi xúc tác 

(Disangaging Hopper); 

- Vùng giữa tháp tái sinh (Regeneration Tower) và vùng khử (Reduction 

Zone) của bình chứa và khử xúc tác (Lock Hopper). 

1.3.4. Vận hành 
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1.3.4.1 Giới thiệu chung 

Vận hành thiết bị là một trong những kỹ năng cơ bản và quan trọng nhất 

đối với học viên sau khi hoàn thành chƣơng trình đào tạo nghề vận hành thiết bị 

chế biến dầu khí. Tuy nhiên, do đặc thù của ngành công nghiệp chế biến dầu 

khí ở Việt nam còn chƣa phát triển, mối quan hệ giữa đào tạo trong Nhà trƣờng 

và các cơ sở sản xuất còn chƣa đƣợc chặt chẽ thì kỹ năng vận hành không thể 

hoàn thiện ngay trong giai đoạn đào tạo ở Nhà trƣờng mà cần phải đƣợc rèn 

luyện trong thực tế. Để học viên có kiến thức về vận hành thiết bị trong thực tế 

cũng nhƣ trong phòng thí nghiệm, trong phần này của giáo trình giới thiệu các 

bƣớc cơ bản để khởi động phân xƣởng reforming với thiết bị tái sinh xúc tác 

liên tục. 

Quá trình khởi động phân xƣởng reforming với thiết bị tái sinh xúc tác liên 

tục về cơ bản gồm các bƣớc sau: 

- Chuẩn bị khởi động; 

- Đuổi khí và khởi động tháp chƣng cất trong phân xƣởng xử lý Naphtha 

(NHT) và tháp ổn định Debutanizer. 

- Chân không và đuổi khí thiết bị phản ứng 

- Chân không và đuổi khí bộ phận tái tiếp xúc khí khô; 

- Nâng áp suất thiết bị phản ứng và tái tiếp xúc khí khô bằng khí hydro; 

- Tuần hoàn khí hydro và sƣởi ấm thiết bị phản ứng 

- Nạp liệu vào lò phản ứng; 

- Đặt chế độ hoạt động cho thiết bị phân tách; 

- Điều chỉnh hoạt động của tháp chƣng cất; 

- Điều chỉnh ổn định chế độ vận hành. 

Đây là những bƣớc công việc cơ bản, các bƣớc này có thể tiến hành độc 

lập với nhau hoặc phải tiến hành đồng thời. Dƣới đây trình bày chi tiết nội dung 

của các bƣớc khởi động thiết bị reforming tái sinh xúc tác liên tục trong thực tế 

và là mẫu tham khảo cho vận hành hệ thống thí nghiệm lớn. 

1.3.4.2. Các bƣớc cơ bản khởi động thiết bị reforming tái sinh xúc tác liên 

tục 

a. Chuẩn bị khởi động 

Để khởi động thiết bị cần phải tiến hành các công việc kiểm tra sau: 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các tấm bít kín đã đƣợc tháo, các van an toàn 

đã đƣợc lắp đặt kiểm định; 

- Kiểm tra đảm bảo tất cả các thiết bị năng lƣợng, phụ trợ đã sẵn sàng phục 

vụ cho khởi động; 
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- Các thiết bị đo lƣờng điều khiển sẵn sàng hoạt động; 

- Các bơm phải đƣợc thử bằng chất lỏng thích hợp trƣớc khi khởi động 

phân xƣởng 

- Tiến hành thử kín toàn bộ hệ thống bằng không khí hoặc Ni tơ, nếu không 

có hiện tƣợng rò rỉ thì giữ áp suất hệ thống trong vòng 1 giờ, nếu áp suất 

không giảm quá 2 psig thì đạt yêu cầu. 

b. Đuổi khí và khởi động tháp chƣng cất trong phân xƣởng xử lý Naphtha 

(NHT) và tháp ổn định Debutanizer 

- Tiến hành đuổi khí trong các thiết bị chƣng cất bằng hơi. Nếu các thiết bị 

này đã đƣợc thử áp tĩnh. Nếu thiết bị chƣa đƣợc thử áp tĩnh thì cần phải 

tiến hành đuổi khí bằng khí trơ (thƣờng sử dụng khí ni tơ) cho tới khi 

không còn ô-xy trong thiết bị (nhỏ hơn 0, 3%); 

- Tiếp tục nâng áp suất hơi tới giới hạn cho phép về an toàn của thiết bị 

đồng thời tiến hành xả khí ra điểm cao nhất của thiết bị, tháo hơi ngƣng tụ 

ra ở điểm thấp nhất của thiết bị. Ngừng xả khí nếu không khí trong thiết bị 

đã hết và nâng nhiệt độ của tháp lên xấp xỉ nhiệt độ của hơi. Giảm đột ngột 

áp suất trong hệ thống tới áp suất của khí quyển và đuổi hơi ra khỏi hệ 

thống bằng khí trơ hoặc khí nhiên liệu; 

- Nếu nhƣ hệ thống đƣợc đuổi khí bằng Ni-tơ thì khí Ni-tơ đƣợc đƣa vào 

điểm thấp nhất của thiết bị và xả khí thải ra ở điểm cao nhất của thiết bị. 

Tất cả đƣờng ống nạp liệu, hồi lƣu,... đều phải đƣợc đuổi khí. Quá trình 

đuổi khí tiếp tục cho tới khi khí xả ra từ đỉnh tháp chƣng cất và bình ngƣng 

tụ đỉnh không còn chứa ôxy; 

- Trƣớc khi khởi động tháp chƣng cất, cần nâng áp suất của tháp chƣng tới 

giá trị thiết kế bằng khí nhiên liệu; 

- Nạp Naphtha vào tháp chƣng cất của phân xƣởng NHT (Stripper) nối với 

tháp chƣng cất của phân xƣởng Reforming (bỏ qua các lò phản ứng bằng 

các van cách ly và các đƣờng ống riêng phục vụ cho khởi động). Khi 

lƣợng chất lỏng đạt tới mức cho phép ở đáy tháp thì bắt đầu khởi động 

thiết bị gia nhiệt đáy. 

- Tiếp tục đƣa dòng Naphtha vào các tháp chƣng cất tới chừng nào đủ 

lƣợng lỏng theo thiết kế. 

- Bắt đầu cho hồi lƣu sản phẩm đỉnh khi mức chất lỏng ở bình ngƣng tụ đỉnh 

đạt mức yêu cầu; 

- Kiểm tra toàn bộ các máy bơm và thiết bị đo lƣờng trƣớc khi đƣa nguyên 

liệu vào lò phản ứng. 
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c. Chân không và đuổi khí thiết bị phản ứng 

- Đóng tất cả các van xả khí và van xả đáy trong hệ thống thiết bị phản ứng. 

Cách ly bình Lock Hopper số 1 với thiết bị phản ứng; 

- Nối máy hút chân không với bình phân tách của hệ thống thiết bị phản 

ứng. 

- Hút chân không phần thiết bị phản ứng, độ chân không tối thiểu đạt 

600mmHg, đóng kín các van nối tới thiết bị phản ứng; 

- Khi độ chân không đạt đƣợc giá trị lớn nhất, đóng van nối với máy hút 

chân không và giữ hệ thống dƣới áp suất chân không khoảng 1 giờ. Nếu 

hệ thống kín, độ chân không sẽ không đổi hoặc biến đổi rất ít sau 1 giờ; 

- Phá vỡ chân không của hệ thống bằng khí Ni-tơ ở áp suất dƣ 0,35Kg/cm2. 

Khí Ni-tơ đƣợc đƣa vào từ đầu đẩy của máy nén khí tuần hoàn. 

- Lặp lại quá trình hút chân không và phá chân không bằng khí Ni-tơ ở áp 

suất dƣ 0,35Kg/cm2; 

- Hút chân không phần thiết bị phản ứng tối thiểu đạt 600mmHg sau đó giảm 

độ chân không xuống 0,1Kg/cm2 bằng khí hydro. 

d. Chân không và đuổi khí bộ phận tái tiếp xúc khí khô 

-  Đóng kín toàn bộ các van xả khí và van xả đáy bộ phận tái tiếp xúc khí 

khô; 

- Cách ly toàn bộ bộ phận tái tiếp xúc với các bộ phân khác, các thiết bị đo 

lƣờng và máy nén cũng đƣợc cách ly; 

- Nối hệ thống với máy hút chân không cho tới khi độ chân không hệ thống 

đạt 600mmHg, đóng van nối với máy hút chân không, giữ hệ thống dƣới 

áp suất chân không này khoảng 1 giờ;  

- Phá vỡ chân không hệ thông bằng Ni-tơ, nâng áp suất tới áp suất dƣ 

0,35Kg/cm2. Tất cả các đƣờng ống nối cũng cần phải đƣợc đuổi bằng khí 

Ni tơ. 

- Lặp lại quá trình hút chân không và phá chân không bằng khí Ni-tơ tới áp 

suất dƣ 0,35Kg/cm2; 

- Hút chân không hệ thống lần thứ ba và phá vỡ chân không bằng khí hydro 

tƣơng tự nhƣ đối với bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Mở các van và hệ thống cách ly để nối bộ phận thiết bị phản ứng với bộ 

phận tái tiếp xúc khí khô; 

- Mở thông tất cả các đƣờng nối của các dụng cụ đo lƣờng, điều khiển ở bộ 

phận thiết bị phản ứng và bộ phận tái tiếp xúc; 

e. Nâng áp suất thiết bị phản ứng và tái tiếp xúc khí khô bằng khí hydro 
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- Nâng từ từ áp suất của hệ thống thiết bị phản ứng và tái tiếp xúc khí khô 

lên 7,0Kg/cm2 tƣơng đƣơng áp suất làm việc của hệ thống hoặc áp suất 

riêng phần tối thiểu của hydro. 

- Khi áp suất hệ thống tăng lên tiến hành kiểm tra kín hệ thống một lần nữa. 

f. Tuần hoàn khí hydro và sƣởi ấm thiết bị phản ứng 

- Trƣớc hết phải kiểm tra đảm bảo máy nén khí tuần hoàn đã đƣợc đuổi khí 

bằng Ni-tơ và sau đó bằng hydro; 

- Mở van thích hợp để đuổi khí tại vùng khử của thiết bị tái sinh và bình thu 

gom xúc tác; 

- Kiểm tra máy nén, bình phân tách sản phẩm; 

- Khởi động máy nén khí tuần hoàn theo hƣớng dẫn vận hành của Nhà sản 

xuất; 

- Dùng khí tuần hoàn thổi qua thiết bị gia nhiệt nguyên liệu, các lò gia nhiệt 

trung gian theo điều kiện hoạt động thực, khởi động các đầu đốt nâng nhiệt 

độ của lò phản ứng lên 3700C với tốc độ khoảng 300C/giờ đồng thời khởi 

động các máy nén khí khô (ở bộ phận tái tiếp xúc) theo sổ tay hƣớng dẫn 

vận hành của nhà chế tạo;  

g. Nạp liệu vào lò phản ứng 

- Kiểm tra nguyên liệu để đảm bảo phù hợp với nguyên liệu thiết kế và khả 

năng của thiết bị phản ứng; 

- Khởi động hệ thống cấp nguyên liệu từ bể chứa vào bộ phận phản ứng; 

- Khi nhiệt độ vào lò phản ứng đạt 3700C bắt đầu nạp nguyên liệu vào lò 

phản ứng ở lƣu lƣợng bằng 1/2 lƣu lƣợng thiết kế. Ngừng dòng tuần hoàn 

nguyên liệu qua bộ phận chƣng cất (bỏ qua thiết bị phản ứng); 

- Điều chỉnh lò gia nhiệt để duy trì nhiệt độ vào các lò phản ứng trong 

khoảng 370-4000C cho tới khi bình phân tách sản phẩm bắt đầu hoạt động 

bình thƣờng; 

- Điều chỉnh tốc độ nạp liệu để nhanh chóng đạt đƣợc tốc độ thể tích 

(LHSV) đạt tối thiểu là 0,75 h-1; 

- Điều khiển để đảm bảo tỷ lệ phần mol hydro/hydrocacbon không dƣới mức 

thiết kế trong quá trình nạp nguyên liệu vào lò phản ứng, tỷ lệ này sẽ đƣợc 

duy trì khi khí hydro bắt đầu tạo ra và áp suất của hệ thống đƣợc ổn định; 

h. Đặt chế độ hoạt động cho thiết bị phân tách 

- Khi sản phẩm phản ứng ngƣng tụ đạt tới mức thích hợp trong bình phân 

tách sản phẩm bắt đầu khởi động bơm đáy thiết bị phân tách, khởi động 

các thiết bị đo lƣờng điều khiển mức bình phân tách; 
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- Khi hoạt động của các thiết bị phân tách đƣợc thiết lập hoạt động bình 

thƣờng thì có thể tăng nhiệt độ của nguyên liệu vào lò phản ứng lên; 

- Trong quá trình tăng nhiệt độ nguyên liệu vào lò phản ứng có thể tăng tốc 

độ nạp liệu theo bƣớc hai giờ một lần tới tốc độ nạp liệu thiết kế; 

i. Điều chỉnh hoạt động của tháp chƣng cất 

- Ngay khi dòng hydrocacbon tới bộ phận chƣng cất, bắt đầu khởi động hoạt 

động của tháp chƣng. Tháp chƣng lúc này đã đƣợc sƣởi ấm và ở chế độ 

hồi lƣu 100% sản phẩm đỉnh, vì vậy, công việc cần phải làm để điều chỉnh 

chế độ hoạt động của tháp là hiệu chỉnh dòng hồi lƣu và công suất thiết bị 

gia nhiệt đáy. 

- Kiểm tra để đảm bảo sản phẩm phản ứng không quay vòng lại thiết bị 

phản ứng; 

Điều chỉnh ổn định chế độ vận hành 

- Nếu nguyên liệu dùng để khởi động phân xƣởng không đáp ứng tiêu 

chuẩn theo thiết kế cần phải đƣợc thay thế ngay bằng nguyên liệu khác 

đáp ứng yêu cầu; 

- Khi độ ẩm của khí tuần hoàn dƣới 200pmm phần mol, H2S dƣới 2pmm 

khối lƣợng và hàm lƣợng lƣu huỳnh trong nguyên liệu nhỏ hơn 0,5ppm 

khối lƣợng thì có thể tăng nhiệt độ vào thiết bị phản ứng lên tới khoảng 

4930C; 

- Tại nhiệt độ vào thiết bị phản ứng ở giá trị 4930C, kiểm tra sự thay đổi chỉ 

số octane so với biến thiên của nhiệt độ. Hiệu chỉnh lƣợng hợp chất clo bổ 

sung, nhiệt độ phản ứng, để đảm bảo biến thiên của chỉ số octan đạt yêu 

cầu đặt ra; 

- Khi độ ẩm của khí tuần hoàn nhỏ hơn 20pmm phần mol cần bổ sung nƣớc 

vào nguyên liệu để duy trì hàm lƣợng nƣớc thích hợp trong khí tuần hoàn. 

- Điều chỉnh các thông số công nghệ về giá trị thiết kế để ổn định hoạt động 

của toàn bộ hệ thống. 

1.3.5. Câu hỏi 

1. Thiết bị reforming xúc tác với thiết bị tái sinh xúc tác liên tục thuộc dạng 

thiết bị phản ứng kiểu gì? 

2. Mục đích ý nghĩa của quá trình reforming trong ngành công nghệp chế biến 

dầu khí. 

3. Trình bày nguyên liệu, xúc tác và sản phẩm quá trình reforming xúc tác. 

4. Trình bày các nguyên nhân làm giảm hoạt tính của xúc tác reforming và 

các giải pháp tái sinh. 
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5. Trình bày các dạng thiết bị reorming, ƣu điểm của quá trình reforming với 

thiết bị tái sinh xúc tác liên tục. 

6. Các thiết bị chính trong quá trình reforming xúc tác liên tục, vai trò của các 

thiết bị. 

7. Trình bày sơ đồ công nghệ bộ phận thiết bị phản ứng. 

8. Trình bày sơ đồ công nghệ bộ phận tái sinh xúc tác. 

9. Trình bày sơ đồ công nghệ bộ phận tái tiếp xúc khí khô. 

10. Trình bày sơ đồ nguyên lý cấu tạo và hoạt động lò phản ứng. 

11. Trình bày nguyên lý cấu tạo tháp tái sinh xúc tác. 

12. Trình bày nguyên lý cấu tạo và hoạt động bình chứa và khử xúc tác. 

13. Trình bày lý do cần phải cách ly môi trƣờng tháp tái sinh với các môi 

trƣờng của các bộ phận khác trong phân xƣởng reforming. 

1.4. CÁC THIẾT BỊ PHẢN ỨNG KHÁC 

1.4.1. Giới thiệu chung 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, ngoài hai dạng thiết bị phản ứng đã 

đƣợc đề cập (thiết bị phản ứng có lớp xúc tác chuyển động và thiết bị phản ứng 

tầng sôi) có vai trò quan trọng đối với quá trình chế biến để nâng cao giá trị sản 

phẩm còn có các dạng thiết bị phản ứng khác nữa nhƣ thiết bị phản ứng có lớp 

xúc tác cố định, thiết bị phản ứng đặc biệt (chủ yếu trong lĩnh vực hóa dầu) 

cũng đóng vai trò rất quan trọng và đƣợc sử dụng tƣơng đối rộng rãi.  

Các thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định đƣợc sử dụng trong công 

nghiệp chế biến dầu khí mà tiêu biểu là các thiết bị Isome hoá, xử lý bằng hydro 

nhƣ: Quá trình xử lý Naphtha bằng hydro (NHT); phân xƣởng xử lý GO bằng 

hydro (GO–HDT), phân xƣởng xử lý LCO bằng hydro (LCO–HDT), phân xƣởng 

xử lý phân đoạn chƣng cất chân không bằng hydro (VDO-HDT),...  

Các thiết bị phản ứng có cấu tạo đặc biệt nhƣ thiết bị phản ứng quá trình 

tổng hợp polypropylene, PET,...  

Trong khuôn khổ của bài học, các dạng thiết bị phản ứng này sẽ chỉ đề cập 

ở mức độ khái quát mà không quá đi vào chi tiết vì có nhiều dạng đặc thù riêng 

biệt không thể giới thiệu hết đƣợc. Một số thiết bị đặc biệt sẽ đƣợc giới thiệu 

một phần ở bài học khác (các thiết bị xử lý). 

1.4.2. Thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định 

1.4.2.1. Giới thiệu 

Thiết bị phản ứng kiểu lớp xúc tác cố định là một bình phản ứng trong đó 

có chứa các hạt xúc tác rắn trên một lớp đệm cố định. Thông thƣờng, dạng 

thiết bị phản ứng này sử dụng xúc tác có kích thƣớc không đồng nhất, pha 
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phản ứng là dạng khí hoặc dạng lỏng (không chứa thành phần đồng pha với 

xúc tác). 

Dạng thiết bị phản ứng lớp xúc tác cố định có ƣu điểm là có cấu tạo đơn 

giản, dễ dàng bảo dƣỡng, tái sinh xúc tác. Tuy nhiên, thiết bị phản ứng dạng 

này cũng có một số nhƣợc điểm là: điều kiện phản ứng không ổn định theo thời 

gian do xúc tác bị mất hoạt tính dần trong quá trình hoạt động, tổn thất áp suất 

của dòng chảy qua lớp xúc tác lớn, hoạt động của thiết bị không liên tục (thiết bị 

phải dừng hoạt động khi tái sinh xúc tác). Để khắc phục nhƣợc điểm này, ngƣời 

ta sử dụng thiết bị phản ứng có nhiều lớp xúc tác hoặc nhiều thiết bị hoạt động 

song song nhau để không phải dừng hoạt động của hệ thống khi một thiết bị 

phản ứng ngừng để tái sinh xúc tác. Kiểu bố trí mới này cho phép giữ điều kiện 

phản ứng tƣơng đối ổn định ở mức độ chấp nhận đƣợc đồng thời vẫn đảm bảo 

kết cấu thiết bị đơn giản. 

1.4.2.2. Quá trình công nghệ sử dụng lò phản ứng có lớp đệm xúc tác cố 

định 

a. Các công nghệ sử dụng thiết bị phản ứng lớp đệm xúc tác cố định 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, phần lớn các quá trình xử lý bằng 

hydro đều có sơ đồ công nghệ tƣơng đối giống nhau và đều sử dụng thiết bị 

phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định. Có thể liệt kê một loạt các quá trình xử lý 

bằng hydro sử dụng thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định: Quá trình xử lý 

Naphtha (NHT), xử lý phân đoạn Gas Oil (GO- HDT), xử lý dầu diesel cracking 

(LCO-HDT), xử lý xăng cracking (FCC NHT),... Ngoài quá trình xử lý sử dụng 

thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định nhiều quá trình công nghệ khác nhƣ 

Isome hóa, hydrocracking, reforming tái sinh xúc tác bán liên tục... cũng sử 

dụng thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định. Đa số các quá trình sử dụng 

thiết bị phản ứng lớp xúc tác cố định trong công nghiệp lọc hóa dầu có sơ đồ 

công nghệ đã đơn giản hoá nhƣ mô tả hình vẽ H-1.46. 
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Hình H-1.46. Sơ đồ công nghệ thiết bị phản ứng  

có lớp đệm xúc tác cố định  

Theo sơ đồ công nghệ này, hệ thống bao gồm các hạng mục thiết bị chính 

sau: 

- Lò phản ứng lớp đệm xúc tác cố định; 

- Lò gia nhiệt nguyên liệu trƣớc khi vào lò phản ứng; 

- Thiết bi phân tách cao áp; 

- Thiết bị chƣng cất để ổn định sản phẩm và tách các phân đoạn; 

- Máy nén khí tuần hoàn. 

Tùy theo công nghệ cụ thể mà các thiết bị phản ứng có khác nhau đôi chút 

về loại xúc tác sử dụng trong lò phản ứng, kết cấu cơ khí và cấu tạo của phần 

tháp tách. Các quá trình có sơ đồ công nghệ nhƣ mô tả ở hình H-1.46 là các 

quá trình isome hóa, reforming (tái sinh xúc tác bán liên tục), quá trình 

hydrocracking và các quá trình xử lý bằng hydro nhƣ: quá trình xử lý Naphtha 

(NHT), xử lý phân đoạn Gas Oil (GO- HDT), xử lý dầu diesel cracking (LCO-

HDT), xử lý xăng cracking (FCC NHT),... 

b. Cấu tạo chung thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định 

Thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định trong thực tế có kích thƣớc, 

kết cấu cơ khí khác nhau. Tuy nhiên, tất cả đều có đặc điểm cấu tạo chung nhƣ 

trong hình vẽ H-1.47. 

Các lò phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định thƣờng có dạng hình trụ, mặt 

trong đƣợc phủ một lớp hợp kim đặc biệt có khả năng chịu nhiệt và chống lại 

đƣợc môi trƣờng phản ứng khắc nghiệt. Lớp phủ này cho phép ngăn cách vỏ 

của lò phản ứng tiếp xúc trực tiếp với môi trƣờng phản ứng để tăng tuổi thọ của 

thiết bị và giảm chiều dày của thiết bị. Các phần kim loại tiếp xúc với môi trƣờng 
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nhiệt độ cao có mặt của hydro sẽ đƣợc chế tạo bằng các hợp kim chịu đƣợc 

nhiệt và hiện tƣợng gây giòn kim loại của hydro. 

Đầu vào của lò phản ứng có bộ phận phân phối nguyên liệu trƣớc khi qua 

lớp đệm xúc tác nhằm tận dụng tối đa thể tích hữu ích của xúc tác, tránh tạo ra 

các "vùng chết" trong thiết bị. Có nhiều phƣơng pháp để phân phối nguyên liệu 

tùy theo từng công nghệ cụ thể và trạng thái pha của nguyên liệu. Hệ thống 

phân phối nguyên liệu đóng vai trò quan trọng trong việc tăng thời gian lƣu 

trong thiết bị phản ứng và giảm đƣợc tổn thất áp suất của dòng phản ứng khi đi 

qua lớp đệm. 

Để kiểm soát và điều khiển nhiệt độ của quá trình phản ứng và quá trình 

tái sinh xúc tác, trong lớp đệm xúc tác ngƣời ta bố trí một số đầu đo nhiệt độ, số 

lƣợng đầu đo phụ thuộc vào từng công nghệ và điều kiện cụ thể. 

 

Hình h-1.47. Cấu tạo chung thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định 

Để giữ lớp xúc tác trên đệm ổn định, thông thƣờng ở lớp dƣới cùng và mặt 

trên cùng của lớp đệm xúc tác ngƣời ta xếp lớp đệm bằng gốm (ceramic). Lớp 

đệm này có chức năng chính là giữ ổn định xúc tác trong lớp đệm, tuy nhiên, 

trong một số trƣờng hợp nó cũng đƣợc thiết kế để đóng vai trò nhƣ là một hệ 

thống phân phối dòng chảy của hỗn hợp phản ứng qua lớp đệm. 

1.4.2.3. Một số quá trình điển hình 
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Nhƣ đã phân tích, trong công nghiệp chế biến dầu khí, nhiều quá trình 

công nghệ tƣơng đối quan trọng đều sử dụng thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc 

tác cố định. Tuy nhiên, do số quá trình công nghệ sử dụng dạng thiết bị này 

tƣơng đối nhiều và cấu tạo thiết bị không quá phức tạp nên trong phạm vi của 

giáo trình này sẽ chỉ đề cập đến một số quá trình điển hình sử dụng thiết bị 

phản ứng có lớp xúc tác cố định. 

a. Quá trình xử lý Naphtha bằng hydro 

Mục đích 

Naphtha là nguyên liệu cho quá trình reforming và đồng phân hoá. Quá 

trình reforming xúc tác, đồng phân hoá naphtha nhẹ (isome hoá) này yêu cầu 

nguyên liệu có độ sạch tƣơng đối cao để tránh làm ngộ độc xúc tác. Vì vậy, 

nguyên liệu phải đƣợc xử lý trƣớc khi chuyển vào thiết bị phản ứng các quá 

trình reforming và isome hóa. 

Quá trình công nghệ 

Naphtha từ phân xƣởng chƣng cất ở áp suất thƣờng (CDU) sau khi đƣợc 

ổn định sẽ chuyển sang phân xƣởng xử lý bằng hydro để làm sạch các tạp chất 

có hại cho xúc tác. Đối với Nhà máy lọc dầu có lắp đặt đồng thời cả hai phân 

xƣởng reforming và đồng phân hoá Naphtha nhẹ thì phân đoạn Naphtha sau 

khi xử lý đƣợc tách ra làm hai phân đoạn Naphtha nặng và Naphtha nhẹ. 

Naphtha nhẹ đƣợc chuyển tới phân xƣởng đồng phân hoá Naphtha nhẹ 

(Isomer) còn Naphtha nặng đƣợc chuyển tới phân xƣởng reforming (CCR). 

Trong phần này của giáo trình chỉ đề cập phạm vi hẹp công nghệ xử lý Naphtha 

bằng hydro, nguyên tắc cơ bản của quá trình xử lý bằng hydro sẽ đƣợc trình 

bày chi tiết hơn trong bài học khác của mô đun này. 

Nguyên liệu Naphtha từ phân xƣởng chƣng cất áp suất thƣờng, vì vậ,y 

quá trình xử lý hydro chủ yếu là loại các tạp chất lƣu huỳnh, hợp chất ni-tơ và 

hợp chất ô-xy chứa trong Naphtha mà không có chức năng làm no hóa nguyên 

liệu. 

Nguyên liệu từ bể chứa hoặc từ phân xƣởng CDU đƣợc đƣa vào bể chứa 

nguyên liệu. Bình nguyên liệu có chức năng ổn định dòng và tách nốt phân 

đoạn nhẹ còn kéo theo. Nguyên liệu sau đó đƣợc trộn với dòng khí hydro (gồm 

cả khí tuần hoàn và mới bổ sung) đƣợc gia nhiệt tới nhiệt độ thích hợp trƣớc 

khi đƣa vào lò phản ứng. Hỗn hợp sản phẩm sau lò phản ứng đƣợc làm mát rồi 

đƣa vào bình phân tách. Tại bình phân tách, phần hydrocacbon lỏng đƣợc lấy 

ra ở đáy bình rồi đƣa sang tháp sục, khí khô (chứa hydro) đƣợc máy nén tuần 

hoàn trở lại lò phản ứng cùng nguyên liệu mới. Khí hydro phục vụ cho phản 



 
80 

ứng đƣợc lấy từ phân xƣởng reforming. Sản phẩm Naphtha đƣa vào tháp sục 

để tách ra hydrocacbon nhẹ (LPG). Phân đoạn Naphtha đƣợc lấy ra ở đáy tháp 

rồi đƣa tiếp sang tháp chƣng cất khác để tách thành phân đoạn Naphtha nhẹ và 

nặng. 

Các phản ứng chính diễn ra trong lò phản ứng là: 

- Phản ứng khử các hợp chất lƣu huỳnh: 

  Khử mercaptan: RSH  + H2  →  RH + H2S 

  Khử sulfides:    R2S   + H2  →  2RH + H2S 

- Phản ứng khử các hợp chất Ni-tơ: 

  Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

- Khử hợp chất ô-xy: 

  Khử peoxides: C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

Sơ đồ công nghệ của quá trình xử lý Naphtha bằng hydro đƣợc mô tả 

trong hình vẽ H-1.48. 

Thiết bị chính 

Quá trình xử lý Naphtha bằng hydro bao gồm các phần thiết bị chính sau: 

- Bộ phận Thiết bị phản ứng (với kiểu có lớp đệm xúc tác cố định). 

- Bộ phận phân tách và ổn định sản phẩm. 

- Các thiết bị phụ.  

Bộ phận Thiết bị phản ứng bao gồm: bình chứa nguyên liệu, lò phản ứng, 

gia nhiệt. Bộ phận tách sản phẩm bao gồm các thiết bị chính: Bình tách, tháp 

sục để tách các hydrocacbon nhẹ (C4
-) ra khỏi Naphtha. Các thiết bị phụ bao 

gồm: Máy nén tuần hoàn, các thiết bị trao đổi nhiệt, bơm. 
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c. Quá trình Isome hoá 

Mục đích 

Naphtha nhẹ là một phân đoạn chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển (C5-

820C) có chỉ số octan rất thấp (khoảng 58-65 RON), hàm lƣợng benzene tƣơng 

đối lớn. Trƣớc đây, Naphtha nhẹ đƣợc sử dụng để pha xăng mà không cần 

phải chế biến tiếp. Tuy nhiên, trong những năm gần đây khi nhu cầu về xăng 

chất lƣợng cao là rất lớn với hàm lƣợng benzen trong xăng yêu cầu ngày càng 

thấp thì vấn đề chế biến Naphtha nhẹ bằng công nghệ isome hoá đƣợc đặt ra 

càng lớn. Trong cân bằng vật chất tổng thể một Nhà máy lọc dầu, nếu không 

chế biến phân đoạn Naphtha nhẹ thì tỷ lệ xăng có trị số octan cao rất thấp và 

hàm lƣợng benzene trong xăng tƣơng đối cao do đó không đáp ứng đƣợc yêu 

cầu của thị trƣờng. Quá trình đồng phân hóa Naphtha nhẹ (isome hóa) cho 

phép nâng cao chất lƣợng của xăng và do đó nâng cao hiệu quả kinh tế. 

Quá trình công nghệ 

Quá trình isome hóa là quá trình công nghệ nhằm chuyển các 

hydrocacbon dạng paraffins mạch thẳng thành các paraffins mạch nhánh có trị 

số octan cao hơn. Ngoài ra, quá trình isome hóa còn chuyển hóa các hợp chất 

có hại với môi trƣờng, sức khỏe con ngƣời nhƣ aromactics, benzen thành các 

dạng hydrocacbon khác không độc hại. Đặc biệt, với các Nhà máy lọc dầu 

không đầu tƣ phân xƣởng thu hồi, xử lý benzen trong xăng nếu không đầu tƣ 

phân xƣởng isome hóa thì khó có thể giảm hàm lƣợng benzen trong xăng 

(thƣơng phẩm) xuống dƣới 1% thể tích trong điều kiện chỉ pha trộn xăng bằng 

các cấu tử nội tại trong nhà máy. Sơ đồ công nghệ của quá trình isome hoá 

đƣợc đƣa ra ở hình vẽ H-1.49. 

Mô tả quá trình 

Naphtha nhẹ sau khi đƣợc loại bỏ tạp chất (tại phân xƣởng xử lý bằng 

hydro) có đủ chất lƣợng để đƣa tới phân xƣởng isome hóa. Nguyên liệu đƣợc 

sấy khô để loại nƣớc (hàm lƣợng nƣớc trong nguyên liệu yêu cầu <0,00001% 

khối lƣợng). Nguyên liệu sau đó đƣợc trộn với dòng khí hydro tuần hoàn và một 

phần bổ sung từ phân xƣởng reforming (khí hydro trƣớc khi trộn với nguyên 

liệu cũng đƣợc sấy để loại nƣớc). Hỗn hợp nguyên liệu đƣợc gia nhiệt bằng 

các thiết bị trao đổi nhiệt tận dụng nhiệt độ cao của sản phẩm phản ứng và sau 

đó đƣợc gia nhiệt tiếp bằng lò gia nhiệt (sử dụng hơi trung áp) tới nhiệt độ thích 

hợp cho phản ứng (nhiệt độ phản ứng thích hợp trong khoảng 95÷2050C). Để 

giữ hoạt tính và tính chọn lọc của xúc tác, một lƣợng hỗn hợp clo hữu cơ liên 

tục đƣợc trộn vào nguyên liệu trƣớc khi vào lò phản ứng. 
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Quá trình isome hoá sử dụng hai lò phản ứng nối tiếp nhau không tuần 

hoàn hỗn hợp phản ứng và khí hydro (Lead–Lag Reactor). Hỗn hợp ra khỏi lò 

phản ứng đƣợc qua một dãy các thiết bị trao đổi nhiệt để tận dụng nhiệt độ cao 

của hỗn hợp phản ứng gia nhiệt cho nguyên liệu. Sản phẩm phản ứng sau đó 

đƣa sang tháp ổn định (Stabilizer) để tách các khi hydrocacbon nhẹ (C1÷C4), 

hydro và HCl ra khỏi sản phẩm ở đỉnh tháp và đƣa đi xử lý tiếp bằng dung dịch 

kiềm. Dòng sản phẩm ổn định tách ra ở đáy tháp rồi đƣợc đƣa tới tháp tách n-

hexan (De-Isohexanizer). Tại tháp De-Isohexanizer, thành phần n-hexan có trị 

số octan thấp (26 RONC) đƣợc tách ra ở giữa tháp cho quay lại lò phản ứng để 

chế biến tiếp, các thành phần còn lại đƣợc tách ra ở đáy và đỉnh tháp rồi hoà 

trộn với nhau thành sản phẩm cuối cùng của quá trình isome hoá.  

Nguyên liệu 

Nguyên liệu của quá trình isome hoá là phân đoạn Naphtha nhẹ (C5-820C) 

thành phần chủ yếu là hydrocacbon C5/C6 và một lƣợng nhỏ butan, n-C7. Tính 

chất đặc trƣng, thành phần hóa học của nguyên liệu và sản phẩm tƣơng ứng 

thu đƣợc của quá trình isome hoá đƣợc trình bày tóm tắt trong bảng 1-1 dƣới 

đây. 

Bảng 1-2. Thành phần hóa học của nguyên liệu  

và sản phẩm quá trình isome hoá 

Các cấu tử 

Hàm lƣợng trong nguyên 

liệu 

(% khối lƣợng) 

Hàm lƣợng trong sản 

phẩm 

(% khối lƣợng) 

Iso-pentane 22 41 

Normal pentane 33 12 

2,2-Dimethybutane 1 15 

2,3-Dimethybutane 2 5 

2-Methypentane 12 15 

3-Methypentane 10 7 

Normal hexane 20 5 

Tổng 100 100 

Xúc tác 

Xúc tác sử dụng cho công nghệ isome hoá hiện nay có nhiều loại, tuy 

nhiên, loại xúc tác sử dụng phổ biến hiện nay là xúc tác Platinium (Pt) với chất 

mang khác nhau (chất mang có thể là một số loại ô-xyt kim loại, zeolit). Xúc tác 

cho quá trình isome hoá có thể tái sinh đƣợc, tuổi thọ xúc tác khoảng 3-4 năm 

hoặc hơn tùy thuộc vào loại xúc tác. Đa số các loại xúc tác đang sử dụng hiện 
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nay cần bổ sung một lƣợng nhỏ clo để duy trì hoạt tính của xúc tác. Trong môi 

trƣờng phản ứng, clo sẽ chuyển hoá thành HCl, chính vì vậy, nguyên liệu cần 

phải đƣợc loại bỏ nƣớc và các hợp chất ô-xy nhằm hạn chế hiện tƣợng ăn mòn 

thiết bị và phá huỷ xúc tác. 

Phản ứng 

Quá trình isome hoá xảy ra các phản ứng chuyển hoá các paraffins mạch 

thẳng thành các paraffins mạch nhánh, chuyển hoá các hợp chất Benzen, 

Aromactics thành các dạng hydrocacbon khác. Các phản ứng chính của quá 

trình isome hoá có thể đƣợc tóm tắt nhƣ sau: 

Phản ứng isome hoá: 

n-Pentane  i-Pentane 

(62 RONC)  (92 RONC) 

n-Hecxane  2,2-Dimethybutane và 2,3-Dimethybutane 

(26 RONC)  (96 RONC) (84 RONC) 

Phản ứng khử Benzen và Aromactics: 

Benzen  c-Hecxane  methyl-cyclo-Pentane  n-Hecxane 

(120 RONC)  (84 RONC)  (96 RONC)  (26 RONC) 

Các phản ứng trên đều là các phản ứng toả nhiệt, sản phẩm phụ thuộc vào 

điều kiện cân bằng nhiệt động. Ở điều kiện nhiệt độ thấp thích hợp cho tạo ra 

các sản phẩm mong muốn. 

Ngoài các phản ứng chính kể trên, trong lò phản ứng còn xảy ra một số 

phản ứng cracking tạo ra các sản phẩm khí làm giảm hiệu suất thu hồi sản 

phẩm chính. Do các phản ứng cracking nên dẫn đến hiện tƣợng tạo coke trên 

bề mặt xúc tác, để khắc phục nhƣợc điểm này, ngƣời ta tạo môi trƣờng hydro 

trong lò phản ứng. Trong thực tế điều kiện công nghệ thích hợp cho quá trình 

isome hoá (với các xúc tác thông dụng hiện nay) nhƣ sau: Nhiệt độ phản ứng 

trong khoảng 95÷2050C, áp suất 17÷34Kg/cm2, tỷ lệ phần mol 

hydro/hydrocacbon 0,05:1, vận tốc thể tích (LHSV) trong khoảng 1÷2h-1. 

Sản phẩm và ứng dụng 

Tính chất sản phẩm của quá trình isome hoá phụ thuộc vào nhiều yếu tố: 

tính chất nguyên liệu ban đầu, loại xúc tác và thời gian sử dụng, vận tốc thể tích 

(LHSV), nhiệt độ và áp suất phản ứng. Phân đoạn pentane trong sản phẩm 

isomerate có khoảng 75-80% khối lƣợng iso-pentane, phân đoạn hexane có 

khoảng 86-90% khối lƣợng iso-hexane. Với sơ đồ công nghệ không tách và 

quay vòng n-paraffins (n-pentane và n-hexane) thì trị số octane đạt khoảng 82-

84 RON, nếu cả n-pentane và n-hexane đƣợc tách và cho quay vòng lại lò phản 
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ứng thì trị số octane của sản phẩm có thể đạt tới 87- 93 RON. Sản phẩm 

isomerate không còn chứa benzen, olefins và aromactics vì vậy là cấu tử pha 

xăng lý tƣởng. Với thành phần Isomerate có đƣợc, Nhà máy lọc dầu có thể tự 

pha đƣợc xăng chất lƣợng cao mà không cần phải nhập cấu tử từ bên ngoài. 

Tính chất cơ bản sản phẩm quá trình isome đƣợc đƣa ra ở bảng 1-2 dƣới đây: 

Bảng 1-3 Tính chất sản phẩm quá trình isome hoá 

TT Tính chất Đơn vị đo Giá trị 

1 C5
+  RON 82-93 

2 Tỷ trọng - 0,65-0,66 

3 Aromactics % TT lỏng 0 

4 Benzen % TT lỏng 0 

5 Olefins % TT lỏng 0 

6 Sulfur (max) ppm 1 

7 Áp suất hơi bão hoà (C5
+) Kg/cm2 0,75-0, 83 

Thiết bị 

Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo thiết bị quá trình isome hoá đƣợc 

đƣa ra trong hình vẽ H-1.49. Theo sơ đồ nay quá trình isome hoá gồm các thiết 

bị chính sau: 

- Bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Bộ phận ổn định sản phẩm thu gom xử lý khí; 

- Bộ phận phân tách các cấu tử; 

- Các thiết bị phụ. 

Bộ phận thiết bị phản ứng gồm các thiết bị chính sau: Hai lò phản ứng kiểu 

đệm xúc tác cố định đặt nối tiếp nhau, các thiết bị trao đổi nhiệt. Bộ phận ổn 

định sản phẩm thu gom xử lý khí bao gồm một tháp ổn định (Stabilizer) để tách 

các cấu tử nhẹ (C4
-) ra khỏi sản phẩm và tháp xử lý khí nhẹ bằng kiềm. Bộ 

phận thiết bị phụ khác nhƣ máy sấy nguyên liệu, máy sấy hydro,... 

d. Quá trình xử lý phân đoạn chƣng cất trung bình (Gas Oil/Light Cycle 

Oil) bằng hydro 

Mục đích 

Cùng với sự phát triển của xã hội, yêu cầu về chất lƣợng nhiên liệu trong 

đó có diesel ngày cao. Hàm lƣợng các chất độc hại đối với sức khoẻ con ngƣời 

và môi trƣờng (Aromactics, lƣu huỳnh, hợp chất Ni-tơ, Olefins) trong nhiên liệu 

diesel đƣợc quy định trong các tiêu chuẩn chất lƣợng ngày càng giảm, thậm chí 

với một số quốc gia tiến tới sản phẩm không còn lƣu huỳnh (Sulfur free). Tuy 

nhiên, đa số dầu thô hiện nay đều chứa hàm lƣợng các tạp chất lớn (đặc biệt là 
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lƣu huỳnh), vì vậy, các phân đoạn nhận đƣợc sau các quá trình chế biến để 

pha trộn Diesel đều chứa nhiều tạp chất. Các tạp chất này cần phải đƣợc loại 

bỏ để sản xuất đƣợc Diesel thƣơng phẩm đáp ứng đƣợc yêu cầu của thị 

trƣờng. Mục đích của quá trình xử lý phân đoạn chƣng cất trung bình (Middle 

Distillate) là để loại bỏ các tạp chất có hại (hợp chất lƣu huỳnh, hợp chất ni-tơ, 

hợp chất chứa ô-xy), và no hoá các olefins làm cho sản phẩm có độ ổn định 

màu và độ ổn định ô–xy hoá tốt hơn. Nguyên liệu sau khi đƣợc xử lý sẽ là cấu 

tử tốt để pha Diesel chất lƣợng cao.  

Quá trình công nghệ 

Về nguyên lý, quá trình xử lý phân đoạn chƣng cất trung bình tƣơng tự 

nhƣ quá trình xử lý Naphtha bằng hydro. Tuy nhiên, do quá trình xử lý phân 

đoạn trung bình có nhiều thành phần là sản phẩm của quá trình cracking chứa 

nhiều olefins, vì vậy, ngoài chức năng loại các tạp chất có hại, quá trình xử lý 

phân đoạn trung bình bằng hydro còn phải bão hoà olefins để tăng ổn định ô-xy 

hoá. Sơ đồ công nghệ của quá trình xử lý phân đoạn trung bình đƣợc trình bày 

trong hình vẽ H-1.50 

Mô tả quá trình 

Nguyên liệu từ bể chứa hoặc đƣa trực tiếp từ các phân xƣởng CDU, VDU 

và FCC tới bình chứa nguyên liệu của phân xƣởng xử lý phân đoạn trung bình 

bằng hydro (sau đây gọi tắt là GO-HDT). Bình chứa nguyên liệu có chức năng 

ổn định dòng chảy tách một số tạp chất kéo theo. Nguyên liệu từ bình chứa sau 

đó đƣợc bơm tới bộ phận thiết bị phản ứng. Tại bộ phận này, nguyên liệu đƣợc 

trộn với dòng khí hydro rồi đƣa qua các thiết bị trao đổi nhiệt để nâng nhiệt độ 

của nguyên liệu tới giá trị thích hợp trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng.  

Hỗn hợp sản phẩm sau khi đi ra khỏi lò phản ứng đƣợc trao đổi với dòng 

nguyên liệu có nhiệt độ thấp để làm nguội sản phẩm và tăng nhiệt độ của 

nguyên liệu. Dòng sản phẩm phản ứng sau đó đƣợc đƣa tới thiết bị phân tách 

cao áp nóng. Tại thiết bị tách cao áp, hydrocacbon lỏng đƣợc tách ra ở đáy 

bình rồi đƣa tới tháp chƣng cất, khí hydrocacbon, hydro và một số tạp chất 

đƣợc tách ra ở đỉnh sau đó đƣợc làm mát, ngƣng tụ một phần rồi đƣa tới bình 

tách nguội. Tại bình tách nguội hydrocacbon ngƣng tụ đƣợc đƣa tới tháp chƣng 

cất, khí không ngƣng đƣợc máy nén tuần hoàn trở lại lò phản ứng cùng nguyên 

liệu. 

Nguyên liệu 

Nguyên liệu của quá trình xử lý GO/LCO là phân đoạn chƣng cất trung bình từ 

các phân xƣởng chƣng cất ở áp suất khí quyển (bao gồm phân đoạn nặng và 
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nhẹ), phân xƣởng chƣng cất ở áp suất chân không và phân đoạn dầu nhẹ tuần 

hoàn (Light Cycle Oil) của quá trình cracking xúc tác cặn. 

Xúc tác 

Xúc tác cho quá trình xử lý bằng hydro rất đa dạng tùy theo dạng nguyên 

liệu và mục đích quá trình. Nhìn chung, xúc tác cho quá trình xử lý bằng hydro 

là các kim loại Cobalt (Co), Molybdenum (Mo), Nikel (Ni) Vônphram (W), trên 

nền chất mang ô-xit nhôm và các loại ô xít kim loại. Xúc tác đƣợc sử dụng phổ 

biến nhất hiện nay cho quá trình xử lý GO là xúc tác Ni-Mo/Al2O3 và Co-

Mo/Al2O3 do các xúc tác này chứng tỏ đƣợc độ chọn lọc cao, dễ tái sinh và khả 

năng chịu các chất gây ngộ độc xúc tác cao. 

Nếu mục đích loại bỏ hợp chất Ni-tơ và no hoá các olefins là chính thì xúc 

tác gồm các thành phần Ni-Mo-Co/Al2O3 hoặc Ni-Mo/Al2O3 có hiệu quá cao 

hơn, ngƣợc lại khi mục đích loại bỏ lƣu huỳnh là chính thì sử dụng xúc tác Co-

Mo/Al2O3 thích hợp hơn và giảm lƣợng hydro tiêu thụ. Tuy nhiên, cần lƣu ý 

rằng tất cả các loại xúc tác này đều có khả năng loại bỏ các hợp chất lƣu huỳnh 

và Ni-tơ. Tùy theo tính chất nguyên liệu ban đầu và mục đích quá trình mà loại 

xúc tác cụ thể đƣợc sử dụng. 

Ngoài thành phần của xúc tác, cấu trúc của xúc tác cũng ảnh hƣởng lớn 

tới hoạt tính của xúc tác. Xúc tác cho quá trình xử lý GO/LO đƣợc sử dụng phổ 

biến hiện nay có tuổi thọ trung bình khoảng 5÷6 năm và sau 2÷3 năm vận hành 

cần phải đƣợc tái sinh. Việc tái sinh xúc tác có thể tiến hành tại chỗ hoặc 

chuyển tới thiết bị tái sinh xúc tác chuyên dụng. 

Phản ứng 

Tƣơng tự nhƣ quá trình xử lý Naphtha bằng hydro, quá trình xử lý GO bao 

gồm các quá trình khử các hợp chất lƣu huỳnh, ni-tơ, hợp chất chứa ôxy và no 

hóa olefins. Các quá trình này đƣợc thực hiện qua các phản ứng chính sau: 

- Phản ứng khử các hợp chất lƣu huỳnh: 

  Khử mercaptan:  R-SH     +  H2   →   R-H   +  H2S 

  Khử sulfides:    R-S-R‟    +  H2   →  R-H-R‟ +  H2S 

  Khử disulfides:  R-S-S-R‟  +  3H2  →  R-H   +  R‟-H +  2H2S 

- Phản ứng khử các hợp chất Ni-tơ: 

  Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

- Khử hợp chất ô-xy: 

  Khử hợp chất ô-xy (peoxides): C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

- Phản ứng bão hoà các Olefins (no hoá): 

  Bão hoà Olefins:  R–CH=CH–R‟ + H2  →    R – CH2=CH2–R‟ 
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  Bão hoà Diolefins: R–CH=CH–CH=CH–R‟ + 2H2 

→ R–CH2–CH2–CH2–CH2–R‟ 

- Khử các hợp chất Halogen: RCl  + H2  →  RH + HCl 

Ngoài các phản ứng chính trên quá trình xử lý phân đoạn GO bằng hydro 

còn xảy ra phản ứng cracking các hydrocacbon nặng theo phản ứng: 

R – R‟  +  H2    →    R – H  + R‟ – H  

Điều kiện công nghệ thích hợp cho quá trình xử lý GO bằng hydro là: nhiệt 

độ trong khoảng 330÷3700C; áp suất tiến hành trong khoảng 60÷75Kg/cm2, tốc 

độ thể tích dòng (LHSV) trong khoảng 2÷4h-1. 

Tính chất sản phẩm và ứng dụng 

Sản phẩm của quá trình xử lý GO/LCO là phân đoạn chƣng cất trung bình 

có chất lƣợng tốt để pha trộn Diesel thƣơng phẩm cao cấp. Phân đoạn này sau 

khi đƣợc xử lý bằng hydro loại bỏ đƣợc các tạp chất có hại cho sức khoẻ và 

môi trƣờng (hợp chất lƣu huỳnh, Ni-tơ và các hợp chất chứa ô-xy), các Olefins 

và Aromactics đƣợc bão hoà. Do vậy, sản phẩm Diesel đƣợc pha trộn bằng 

phân đoạn này ngoài việc đáp ứng đƣợc các chỉ tiêu quan trọng khác còn đảm 

bảo đƣợc độ ổn định màu, độ ổn định ô-xy hoá cao trong quá trình tàng trữ, vận 

chuyển. Hàm lƣợng lƣu huỳnh trong sản phẩm sau xử lý có thể đạt dƣới 10ppm 

khối lƣợng, hàm lƣợng Ni-tơ có thể đạt dƣới 150ppm khối lƣợng 

Thiết bị 

Quá trình xử lý GO/LCO bằng hydro đƣợc chƣa thành hai bộ phận chính: 

- Bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Bộ phận ổn định và phân tách sản phẩm 

Bộ phận phản ứng bao gồm: Bình chứa nguyên liệu, lò gia nhiệt nguyên 

liệu, lò phản ứng, bình phân tách cao áp và thấp áp, máy nén khí tuần hoàn và 

các thiết bị trao đổi nhiệt. 

Bộ phận ổn định và phân tách sản phẩm bao gồm: tháp chƣng cất để tách 

hydrocácbon nhẹ ra ở đỉnh và GO ra ở đáy tháp. GO ở đáy tháp còn chứa 

nƣớc vì vậy nó đƣợc đem đi sấy chân không để tách nƣớc (Phần thiết bị sấy 

không trình bày trong sơ đồ). 
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1.4.3. Các thiết bị phản ứng đặc biệt 

Ngoài các dạng thiết bị phản ứng có nguyên lý hoạt động, cấu tạo điển 

hình nhƣ đã trình bày trong các phần trên thì trong công nghiệp chế biến dầu 

khí còn có các dạng thiết bị đặc biệt nhiều khi chỉ áp dụng duy nhất cho một 

công nghệ hay một quá trình. Đối với các dạng thiết bị này, học viên sẽ đƣợc 

đào tạo riêng chuyên sâu khi tham gia vận hành các thiết bị này trong thực tế. 

Trong khuôn khổ giáo trình này chỉ giới thiệu khái một số dạng thiết bị phản ứng 

tƣơng đối phổ biến trong công nghiệp chế biến hiện nay. 

1.4.3.1. Thiết bị phản ứng kiểu lớp màng (Film reactor) 

Thiết bị phản ứng kiểu lớp màng áp dụng cho quá trình mà hỗn hợp tham 

gia phản ứng đều ở trạng thái lỏng, các chất lỏng này có sức căng bề mặt khác 

nhau, khả năng hòa tan vào nhau thấp. Thiết bị này đƣợc phát triển xuất phát 

từ quan điểm hiệu suất phản ứng quá trình sẽ cao hơn nếu hỗn hợp phản ứng 

đƣợc trộn đều hơn. 

 

Hình H-1.51 Hình ảnh thiết bị phản ứng kiểu màng 

Để trộn đều hỗn hợp phản ứng, một chất tham gia phản ứng đƣợc rót chảy 

đều trên một bó các sợi kim loại song song. Chất lỏng chảy trên từng sợi kim 

loại này thành một lớp rất mỏng. Chất tham gia phản ứng khác cũng đƣợc đƣa 

vào thiết bị phản ứng và chảy ở phía ngoài của lớp chất lỏng tạo ra ban đầu. 

Trong quá trình chảy từ trên xuống dƣới dọc theo sợi kim loại, hai lớp chất lỏng 

này tiếp xúc với nhau tại mặt phân pha. Bề mặt tiếp xúc này luôn thay đổi do hai 

chất lỏng có tốc độ khác nhau. Bề mặt tiếp xúc của hai chất lỏng tham gia phản 

ứng liên tục đƣợc thay đổi, nhờ vậy, quá trình phản ứng diễn ra với tốc độ và 

hiệu suất cao hơn. Khi các chất lỏng chảy xuống hết chiều dài của bó sợi kim 

loại thì hỗn hợp phản ứng sẽ đƣợc đƣa sang bình phân tách. Tại bình phân 
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tách, các chất lỏng phân thành hai lớp khác nhau và đƣa ra ngoài theo các 

đƣờng khác nhau. 

Dạng thiết bị phản ứng này đƣợc sử dụng chủ yếu trong quá trình xử lý 

sản phẩm bằng kiềm để khử thành phần lƣu huỳnh trong các sản phẩm khí hóa 

lỏng, xăng, nhiên liệu phản lực. Bản quyền công nghệ cho dạng thiết bị phản 

ứng này là của Công ty Merichem (Hoa kỳ). Chi tiết cấu tạo dang thiết bị đƣợc 

trình bày chi tiết tại bài học khác (Thiết bị xử lý làm sạch sản phẩm) của giáo 

trình này. Sơ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị phản ứng kiểu màng 

đƣợc trình bày trong các hình vẽ H-1.51 và H-1.52. 

 

Hình H-1.52. Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị phản ứng kiểu màng 

1.4.3.2. Một số dạng thiết bị phản ứng khác 

Các dạng thiết bị phản ứng đặc biệt chỉ áp dụng riêng biệt cho từng công 

nghệ cụ thể. Trong lĩnh vực hoá dầu thậm chí một quá trình công nghệ nhƣng 

mỗi nhà bản quyền lại áp dụng kiểu thiết bị phản ứng khác nhau. 

a. Thiết bị phản ứng kiểu ống 

Một số thiết bị phản ứng kiểu ống với bộ khuấy trộn thuỷ lực (dùng bơm 

khuấy tuần hoàn) để nâng cao khả năng trộn hỗn hợp phản ứng và khả năng 

trao đổi nhiệt. Dạng thiết bị này thƣờng dùng cho các phản ứng dị pha, phản 

ứng toả nhiệt lớn. Một số công nghệ hoá dầu áp dụng kiểu thiết bị phản ứng 

này nhƣ quá trình tổng hợp polypropylene,... Thiết bị phản ứng kiểu ống có ƣu 

điểm về mặt trao đổi nhiệt nhƣng chiếm nhiều không gian hơn so với lò phản 

ứng có cùng thể tích. 

Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của một lò phản ứng kiểu ống đƣợc 

đƣa ra trong hình vẽ H-1.53. Đây là sơ đồ công nghệ áp dụng trong quá trình 

tổng hợp polypropylene. 
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Hình H-1.53 Thiết bị phản ứng khuấy trộn kiểu ống 

b. Thiết bị phản ứng kiểu nằm ngang có thiết bị khuấy. 

Thiết bị này thích hợp cho quá trình phản ứng dị pha có sự tham gia của 

pha rắn. Trong qua trình phản ứng, các hạt rắn dễ bị lặng đọng xuống, vì vậy 

cần phải có sự khuấy trộn liên tục để đảm bảo sự tiếp xúc tốt giữa các pha 

tham gia phản ứng. Thiết bị phản ứng kiểu này thích hợp cho quá trình phản 

ứng có độ nhớt cao, hoạt động liên tục. 

 

Hình H-1.54 Thiết bị phản ứng khuấy trộn kiểu nằm ngang 

1.5. CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP 

1. Trình bày tóm tắt vai trò của thiết bị phản ứng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí. 
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2. Các dạng thiết bị phản ứng cơ bản sử dụng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí và kể tên một số công nghệ điển hình đƣợc áp dụng dạng thiết bị 

này. 

3. Trình bày cấu tạo nguyên lý hoạt động của thiết bị phản ứng có lớp đệm 

xúc tác cố định, nêu một số ứng dụng cụ thể của dạng thiết bị phản ứng 

này trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

4. Trình bày sơ đồ công nghệ quá trình xử lý Naphtha bằng hydro sử dụng lò 

phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định. 

5. Trình bày các thiết bị chính trong công nghệ xử lý Naphtha bằng hydro. 

6. Trình bày tính chất nguyên liệu và ứng dụng sản phẩm quá trình xử lý 

Naphtha bằng hydro. 

7. Trình bày các phản ứng chính diễn ra trong quá trình xử lý Naphtha bằng 

hydro, điều kiện chế độ công nghệ thích hợp trong lò phản ứng. 

8. Trình bày sơ đồ công nghệ quá trình Isome hoá sử dụng lò phản ứng có 

lớp đệm xúc tác cố định. 

9. Trình bày các thiết bị chính trong công nghệ Isome hoá. 

10. Trình bày tính chất nguyên liệu, xúc tác và ứng dụng sản phẩm quá trình 

Isome hoá. 

11. Trình bày các phản ứng chính diễn ra trong quá trình isome hoá, điều kiện 

chế độ công nghệ thích hợp trong lò phản ứng. 

12. Vai trò của tháp De-isohexanizer trong sơ đồ công nghệ quá trình isome 

hoá Naphtha nhẹ. 

13. Trình bày sơ đồ công nghệ quá trình xử lý GO bằng hydro sử dụng lò phản 

ứng có lớp đệm xúc tác cố định. 

14. Trình bày các thiết bị chính trong công nghệ xử lý GO bằng hydro. 

15. Trình bày tính chất nguyên liệu, xúc tác và ứng dụng sản phẩm quá trình 

xử lý GO bằng hydro. 

16. Trình bày các phản ứng chính diễn ra trong quá trình xử lý GO bằng hydro, 

điều kiện chế độ công nghệ thích hợp trong lò phản ứng. 

17. Hãy cho biết lý do cần phải xử lý phân đoạn GO bằng hydro nếu dùng 

phƣơng pháp ngọt hoá (sweetening) có đƣợc không? 

18. Liệt kê một số dạng thiết bị đặc biệt sử dụng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí, ứng dụng của các thiết bị này. 
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BÀI 2. THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT 

Mã bài: HD I2 

 

Giới thiệu 

Thiết bị trao đổi nhiệt có ý nghĩa quan trọng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí vì nó chiếm một tỷ trọng tƣơng đối lớn trong tổng đầu tƣ thiết bị Nhà 

máy. Về mặt kỹ thuật và công nghệ, các thiết bị trao đổi nhiệt có vai trò vô cùng 

quan trọng trong việc duy trì nhiệt độ của các dòng công nghệ, lò phản ứng ở 

các giá trị thích hợp nhằm đáp ứng các yêu cầu về chất lƣợng sản phẩm và an 

toàn vận hành. Các thiết bị trao đổi nhiệt còn đóng vai trò đặc biệt trong việc 

giảm chi phí vận hành của Nhà máy và vấn đề bảo vệ môi trƣờng nhờ khả năng 

tận dụng các nguồn nhiệt thải, do đó giảm đƣợc lƣợng nhiên liệu tiêu thụ và 

nguồn thải vào môi trƣờng. Do những đặc thù riêng, trong công nghiệp chế biến 

dầu khí sử dụng nhiều loại thiết bị trao đổi nhiệt, một số thiết bị thậm chí đƣợc 

thiết kế, chế tạo chỉ cho một số mục đích sử dụng duy nhất. Trong khuôn khổ 

của giáo trình này chỉ trình bày sâu hơn về các thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc dùng 

phổ biển trong công nghiệp lọc hoá dầu mà không đi vào tất cả các dạng thiết bị 

trao đổi nhiệt chung đã đƣợc đề cập ở giáo trình Quá trình và Thiết bị công 

nghệ hoá học. Giáo trình này cũng tập trung vào các thiết bị chƣa đƣợc đề cập 

trong giáo trình Quá trình và Thiết bị công nghệ hoá học. Một số thiết bị trao đổi 

nhiệt còn ít đƣợc đề cập trong các chƣơng trình đào tạo cũng sẽ đề cập ở trong 

khuôn khổ bài học " Thiết bị trao đổi nhiệt" của mô đun này. 

Mục tiêu thực hiện 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc mục đích và ứng dụng của các dạng thiết bị trao đổi nhiệt cơ 

bản trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc cấu tạo, nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt ống 

chùm, chủng loại và mục đích sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu 

khí. 

- Mô tả đƣợc cấu tạo, nguyên lý hoạt động của các loại thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu tấm bản (có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao), chủng loại và 

mục đích sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc cấu tạo, nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

xoáy lốc, chủng loại và mục đích sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu 

khí. 
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- Hiểu đƣợc nguyên tắc cơ bản tận dụng nhiệt và tiết kiệm năng lƣợng 

trong nhà máy lọc hoá dầu, phƣơng pháp lựa chọn thiết bị. 

- Nhận biết đƣợc kiểu dạng thiết bị trao đổi nhiệt trong thực tế và vận hành 

đƣợc một số thiết bị trong phòng thí nghiệm. 

Nội dung chính 

 

- Giới thiệu chung: Vai trò của thiết bị trao đổi nhiệt trong công nghiệp nói 

chung và công nghiệp chế biến dầu khí nói riêng. Ứng dụng của các dạng 

thiết bị trao đổi nhiệt. 

- Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm: Nguyên lý, cấu tạo một số kiểu 

dùng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản (có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao 

nhƣ dạng khung bản, tấm bản hàn kín,...): Nguyên lý, cấu tạo một số kiểu 

dùng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc: Nguyên lý, cấu tạo một số kiểu dùng 

trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Nguyên tắc tận dụng nhiệt và tiết kiệm năng lƣợng trong các Nhà máy lọc 

hoá dầu. 

- Phƣơng pháp lựa chọn một số thiết bị trao đổi nhiệt. 

2.1. VAI TRÕ THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT VÀ ĐỐI TƢỢNG NGHIÊN CỨU 

2.1.1. Vai trò thiết bị trao đổi nhiệt 

Nhƣ đã đề cập, thiết bị trao đổi nhiệt có vai trò quan trọng đối với hoạt 

động của Nhà máy chế biến dầu khí. Thiết bị trao đổi nhiệt góp phần điều chỉnh 

chế độ công nghệ của các quá trình nhằm đảm bảo chất lƣợng sản phẩm và an 

toàn vận hành. Ngoài ra, thiết bị trao đổi nhiệt còn góp phần trực tiếp hoặc gián 

tiếp giảm chi phí vận hành của Nhà máy nhờ khả năng tận dụng nhiệt thừa từ 

các quá trình công nghệ. Cũng nhờ khả năng tận dụng nhiệt mà giảm đƣợc 

lƣợng tiêu hao năng lƣợng chung toàn Nhà máy và qua đó không chỉ giảm chi 

phí vận hành mà còn góp phần tích cực vào hoạt động bảo vệ môi trƣờng. 

2.1.2. Phạm vi và đối tƣợng nghiên cứu 

Nhƣ đã đề cập, hiện nay trong các ngành công nghiệp sử dụng nhiều loại 

thiết bị trao đổi nhiệt khác nhau nhƣ: dạng ống lồng ống, ống chùm, xoáy lốc, 

tấm bản (có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao), làm mát bằng không khí, thiết bị 

ngƣng tụ, thiết bị bay hơi,... Tuy nhiên, trong bài học này chỉ đề cập đến các 

dạng thiết bị đƣợc sử dụng rộng rãi nhất trong ngành công nghiệp chế biến dầu 

khí nhƣng chƣa đƣợc giới thiệu hoặc giới thiệu đầy đủ trong trong các giáo 
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trình khác của chƣơng trình học tập. Giáo trình này cũng sẽ không đi sâu vào 

phân tích cơ sở lý thuyết của quá trình truyền nhiệt mà chỉ tập trung vào các 

dạng thiết bị, cấu tạo, nguyên lý hoạt động và ứng dụng của các thiết bi trao đổi 

nhiệt sử dụng trong thực tiễn và phƣơng pháp lựa chọn các thiết bị này phù 

hợp yêu cầu. 

Các dạng thiết bị trao đổi nhiệt sử dụng phổ biến trong công nghiệp chế 

biến dầu khí sẽ đƣợc trình bày trong các mục dƣới đây của bài học này. 

2.2. THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT KIỂU ỐNG CHÙM 

2.2.1. Giới thiệu 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm là một trong những dạng thiết bị trao 

đổi nhiệt đƣợc sử dụng rộng rãi nhất trong tất cả các ngành công nghiệp, ƣớc 

tính có tới 60% số thiết bị trao đổi nhiệt hiện nay trên thế giới là thiết bị trao đổi 

nhiệt dạng ống chùm. Thiết bị trao đổi nhiệt dạng ống chùm có khoảng áp dụng 

rất rộng, gần nhƣ ở mọi công suất, trong mọi điều kiện hoạt động từ chân 

không đến siêu cao áp, từ nhiệt độ rất thấp đến nhiệt độ rất cao và cho tất cả 

các dạng lƣu thể ở nhiệt độ, áp suất khác nhau ở phía trong và ngoài ống. Vật 

liệu để chế tạo thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm chỉ phụ thuộc vào điều kiện hoạt 

động, vì vậy cho phép thiết kế để đáp ứng đƣợc các yêu cầu khác nhƣ độ rung, 

khả năng sử dụng cho các lƣu thể có những tính chất đóng cặn, chất có độ 

nhớt cao, có tính xâm thực, tính ăn mòn, tính độc hại và hỗn hợp nhiều thành 

phần. Thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm có thể đƣợc chế tạo từ vật liệu là các loại 

kim loại, hợp kim cho tới các vật liệu phi kim với bề mặt truyền nhiệt từ 0,1m2 

đến 100.000m2. Tuy nhiên, thiết bị trao đổi nhiệt dạng ống chùm có một nhƣợc 

điểm là bề mặt trao đổi nhiệt tính trên một đơn vị thể tích của thiết bị thấp so với 

các dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu mới, vì vậy, cùng một bề mặt trao đổi nhiệt 

nhƣ nhau, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm thƣờng có kích thƣờng lớn hơn 

nhiều.  

Trong ngành công nghiệp chế biến dầu khí, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống 

chùm đƣợc sử dụng tƣơng đối rộng rãi ở nhiều quá trình khác nhau và đƣợc sử 

dụng phối hợp với các thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khác.  

2.2.2. Phân loại 

Thiết bị trao đổi nhiệt dạng ống chùm đƣợc chia thành nhiều dạng khác 

nhau. Có nhiều phƣơng pháp để phân chia nhƣ căn cứ vào kiểu dạng cấu tạo, 

dòng chảy của khoang đầu (Tube Side Channel) hoặc căn cứ vào cấu tạo, kiểu 

phân bố dòng chảy trong vỏ (Shell) của thiết bị trao đổi nhiệt. Theo tiêu chuẩn 

của hội các Nhà chế tạo thiết bị trao đổi nhiệt Hoa kỳ (TEMA), thiết bị trao đổi 
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nhiệt dạng ống chùm căn cứ theo đặc điểm của phần vỏ ngoài (Shell), và kiểu 

dòng chảy đƣợc chia thành các dạng chính sau đây: 

    

   

 

Hình H-2.1 Các dạng cơ bản của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm 

2.2.3. Nguyên lý hoạt động, cấu tạo và ứng dụng 

2.2.3.1 Nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm dựa trên nguyên lý trao đổi nhiệt gián 

tiếp giữa hai lƣu thể chuyển động bên trong và bên ngoài ống trao đổi nhiệt. Để 

tăng cƣờng hiệu quả trao đổi nhiệt, ngƣời ta tạo ra chiều chuyển động của lƣu 

thể trong và ngoài ống theo phƣơng vuông góc hoặc chéo dòng. Tùy theo ứng 

dụng cụ thể mà bố trí kiểu dòng chảy khác nhau (vấn đề này sẽ đƣợc đề cập 

trong trong phần cấu tạo thiết bị). Để phân phối lƣu thể trong và ngoài ống 

ngƣời ta tạo ra hai khoang để phân phối lƣu chất trong và ngoài ống khác nhau. 

Lƣu chất chảy ngoài ống đƣợc chứa trong vỏ trụ (Shell) còn lƣu chất chảy trong 

lòng ống đƣợc chứa khoang đầu và trong lòng ống. Toàn bộ bó ống đƣợc đặt 

trong vỏ trụ. Sơ đồ nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống 

chùm đƣợc minh họa trong hình vẽ H-2.2 A, H-2.2 B. 

 

Hình H-2.2a. Sơ đồ nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm 
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Hình H-2.2 B Sơ đồ minh họa nguyên lý hoạt động tổng quát thiết bị trao đổi 

nhiệt ống chùm 

2.2.3.2. Cấu tạo chung thiết bị trao đổi nhiêt ống chùm 

Trong khi có rất nhiều kiểu dạng khác nhau nhƣng số các bộ phận chính 

của thiết bị trao đổi nhiệt lại có rất ít khác biệt. Các bộ phận chính của thiết bị 

trao đổi nhiệt kiểu ống chùm đƣợc mô tả trong các mục dƣới đây. Sơ đồ cấu 

tạo chung của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm đƣợc mô tả trong hình vẽ H-

2.3. 

 

Hình H-2.3- Cấu tạo chung thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm 

a. Ống trao đổi nhiệt 

Ống trao đổi nhiệt là thành phần cơ bản của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống 

chùm, bề mặt của ống trao đổi nhiệt chính là bề mặt truyền nhiệt giữa lƣu thể 

chảy bên trong ống và bên ngoài ống. Các ống trao đổi nhiệt có thể đƣợc gắn 

vào mặt sàng bằng phƣơng pháp nong ống hay phƣơng pháp hàn. Ống trao đổi 

nhiệt thƣờng đƣợc làm bằng đồng hoặc thép hợp kim, trong một số ứng dụng, 

đặc biệt ống trao đổi nhiệt có thể đƣợc chế tạo từ hợp kim Niken, Titanium hoặc 

hợp kim nhôm. 
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Ống trao đổi nhiệt có thể là ống trơn hoặc ống đƣợc tăng cƣờng bề mặt 

bằng các cánh (Fin Tube- nhƣ dạng thiết bị trao đổi nhiệt không khí) khi một lƣu 

chất có hệ số truyền nhiệt thấp hơn rất nhiều so với lƣu chất kia. Với kết cấu 

ống này có tăng bề mặt trao đổi nhiệt so với dạng ống trơn từ 2 tới 4 lần cho 

phép bù lại hệ số truyền nhiệt ở phía ngoài ống. 

b. Mặt sàng ống (Tube Sheet) 

Các ống đƣợc định vị cố định nhờ đƣợc gắn chặt vào các lỗ trên mặt sàng. 

Ống gắn vào mặt sàng bằng phƣơng pháp làm biến dạng ống (nong ống) hoặc 

phƣơng pháp hàn tùy theo dạng vật liệu chế tạo ống và mặt sàng và điều kiện 

hoạt động của thiết bị. Hình dạng một mặt sàng và ống truyền nhiệt điển hình 

nhƣ mổ tả trong hình vẽ H-2.4 

 

Hình H-2.4 Mặt sàng ống 
 

Hình H-2.5 Mặt sàng ống kép 

Mặt sàng ống thƣờng là một tấm kim loại phẳng hình tròn, đƣợc khoan lỗ 

(theo một kiểu bố trí thích hợp) và soi rãnh để cố định ống, lắp vòng đệm, bu 

lông mặt bích và các thanh đỡ tấm chia dòng,... Trong quá trình gia công, cần 

phải đảm bảo mối nối giữa ống và mặt sàng phải kín tránh rò rỉ trộn lẫn hai lƣu 

thể trong và ngoài ống. Trong những trƣờng hợp đặc biệt, hai lƣu chất trao đổi 

nhiệt không đƣợc phép trộn lẫn vào nhau do rò rỉ, ngƣời ta thiết kế mặt sàng 

kép để để ngăn ngừa hiện tƣợng này. Theo thiết kế này, phần không gian giữa 

hai mặt sàng đƣợc thông với môi trƣờng bên ngoài, khi xảy ra rò rỉ sẽ nhanh 

chóng đƣợc phát hiện. Kết cấu của thiết bị ống chùm với mặt sàng kép đƣợc 

minh họa trong hình vẽ H-2.5. Trong trƣờng hợp ngay cả lƣu chất rỏ rỉ ra phía 

ngoài cũng không cho phép đƣợc trộn lẫn vào nhau thì sử dụng loại 3 mặt sàng 

nối tiếp nhau. Khi đó, nếu các lƣu chất rỏ rỉ là các hóa chất độc hại hoặc quý 

hiếm thì cần phải đƣợc thu hồi và xử lý đúng quy trình. 

Ngoài các yêu cầu về kết cấu cơ khí nêu trên, mặt sàng ống cần phải đáp 

ứng đƣợc yêu cầu chống ăn mòn với cả lƣu chất trong và ngoài ống. Vật liệu 

chế tạo mặt sàng ống phải có tính chất điện hóa tƣơng đồng với vật liệu chế tạo 

ống và khoang chứa lƣu chất chảy phía trong lòng ống (Tube-side) nhằm giảm 
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thiểu hiện tƣợng ăn mòn điện hóa do khác biệt vật liệu chế tạo các bộ phận của 

thiết bị gây ra. 

c. Vỏ và cửa lƣu chất vào/ra (Shell and Shell-Side Nozzles) 

Vỏ thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm (Shell) đơn giản chỉ là một bộ phận 

chứa lƣu chất phía ngoài ống trao đổi nhiệt. Cửa lƣu chất là nơi đƣa lƣu chất 

trao đổi nhiệt phía ngoài ống vào và ra khỏi thiết bị. Vỏ thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu ống chùm thƣờng có tiết diện hình tròn đƣợc chế tạo từ thép tấm. Các thiết 

bị trao đổi nhiệt có kích thƣớc lớn đƣợc chế tạo từ thép có hàm lƣợng các bon 

thấp nếu điều kiện cho phép để giảm giá thành, vật liệu hợp kim cũng đƣợc sử 

dụng khi thiết bị hoạt động trong môi trƣờng ăn mòn và nhiệt độ cao. Tại cửa 

vào của lƣu chất, thƣờng có một tấm chắn dòng đặt ngay sát dƣới cửa vào 

(xem hình vẽ minh họa H-2.6). Mục đích của tấm chắn dòng là để chuyển 

hƣớng chuyển động của dòng lƣu thể vào có vận tốc lớn có thể ảnh hƣởng tới 

phần đầu của ống trao đổi nhiệt. Các ảnh hƣởng của dòng có vận tốc lớn đập 

trực tiếp vào phần đầu ống trao đổi nhiệt là gây ra các hiện tƣợng sói mòn cơ 

học, hiện tƣợng khí xâm thực và gây rung động thiết bị. Để đủ không gian lắp 

đặt tấm chắn và không làm tổn thất áp suất dòng chảy lớn do việc lắp tấm chắn 

gây ra, một số ống ở vị trị này có thể đƣợc loại bỏ để dành không gian thích 

hợp bố trí lắp đặt. 

 

Hình h-2.6. Tiết diện vỏ và sơ đồ bố trí tấm chắn dòng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

ống chùm 

d. Khoang đầu và đầu đƣa chất lỏng vào/ra phía trong ống (Tube-Side 

Channel and Nozzles) 

Khoang đầu và các đầu dẫn lƣu chất phía trong ống vào/ra đơn giản là để 

kiểm soát dòng lƣu chất chảy phía trong lòng ống của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

ống chùm. Do nguyên tắc bố trí các chất lỏng chảy phía trong ống thƣờng là 

các chất có tính ăn mòn cao hơn, vì vậy, khoang đầu và đầu dẫn lƣu chất 

thƣờng đƣợc chế tạo từ vật liệu hợp kim. Để giảm chi phí chế tạo, có thể chỉ 
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tráng một lớp hợp kim bên ngoài các bộ phận này mà không cần thiết phải chế 

tạo toàn bộ chi tiết bằng hợp kim. 

e. Nắp 

Lắp của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm là tấm hình tròn (có thể là một 

chỏm cầu) đƣợc lắp với mặt bích của khoang đầu bằng bu lông. Nắp có thể 

đƣợc tháo dễ dàng để kiểm tra ống trao đổi nhiệt hoặc vệ sinh, bảo dƣỡng thiết 

bị định kỳ mà không làm ảnh hƣởng tới chùm ống. 

f. Tấm chia khoang (Pass Divider) 

Tấm chia khoang đƣợc sử dụng khi thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm thiết kế 

với số khoang ống từ 2 trở lên. Không có nguyên tắc chung cho việc bố trí tấm 

chia khoang nhƣng phải đảm bảo đƣợc một số tiêu chí sau: cố gắng đảm bảo 

số lƣợng ống ở mỗi khoang là nhƣ nhau để giảm thiểu chênh áp giữa các 

khoang (giảm đƣợc hiện tƣợng rò rỉ giữa các khoang), đảm bảo bề mặt chịu 

nén thích hợp lắp đặt vòng đệm, không quá gây khó khăn cho việc chế tạo và 

không làm ảnh hƣởng nhiều đến chi phí chế tạo, vận hành và bảo dƣỡng. Một 

số dạng bố trí tấm chia khoang đƣợc minh họa trong hình vẽ H-2.7. 

g. Vách ngăn (Baffles) 

Vách ngăn có hai chức năng chính: 

- Chức năng quan trọng nhất của vách ngăn là tạo thành cơ cấu để định vị 

ống trao đổi nhiệt ở vị trí thích hợp khi lắp đặt cũng nhƣ khi vận hành và 

giữ cho bó ống không bị rung do sự chuyển động xoáy của lƣu chất. 

- Định hƣớng chuyển động của lƣu chất phía ngoài ống chuyển động qua 

lại theo phƣơng vuông góc với chùm ống làm tăng vận tốc chuyển động 

của lƣu chất và hệ số truyền nhiệt. 

Hình dạng phổ biến nhất của vách ngăn là hình viên phân (xem hình vẽ H-

2.8), các vách ngăn này là tấm tròn, phần cắt đi phải nhỏ hơn bán kính hình 

tròn ban đầu nhằm đảm bảo rằng vùng chồng lấn nhau giữa các vách ngăn gần 

nhất phải đủ chứa ít nhất một hàng ống trao đổi nhiệt. Nếu thiết bị đƣợc thiết kế 

với dòng lƣu thể dạng lỏng chuyển động ngoài ống thì phần cắt của viên phân 

thƣờng trong khoảng 20-25% đƣờng kính, còn lƣu thể là dạng khí làm việc ở 

áp suất thấp thì phần cắt khoảng 40-45% đƣờng kính để nhằm giảm tối đa tổn 

thất áp suất của dòng chảy trong thiết bị. 

Khoảng cách giữa hai vách ngăn kế tiếp phải đƣợc lựa chọn sao cho diện 

tích dòng chảy tự do qua cửa sổ giữa vách ngăn và vỏ ngoài phải xấp xỉ bằng 

tiết diện dòng chảy vuông góc chùm ống tạo ra giữa hai vách ngăn liên tiếp. Với 

dòng chảy vận tốc lớn, cấu hình vách ngăn đơn thƣờng gây tổn thất áp suất 
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lớn, vì vậy cấu hình với vách ngăn kép sẽ đƣợc sử dụng trong trƣờng hợp này. 

Cấu hình bố trí vách ngăn kép cho phép giảm tốc độ cục bộ do đó giảm đƣợc 

tổn thất dòng chảy phía ngoài ống. 

  

Hình H-2.7- Một số sơ đồ bố trí tấm chia khoang 

 

Dạng hình viên phân đơn 

 

Bó ống đầy tiết diện 

Hình H -2.8a-Một số kiểu hình dạng và cách bố trí vách ngăn, chùm ống thông 

dụng (dạng hình viên phân đơn) 

 

Dạng hình viên phân kép 
 

Bó ống đầy tiết diện 

Hình H -2.8b-Một số kiểu hình dạng và cách bố trí vách ngăn, chùm ống thông 

dụng (dạng hình viên phân kép) 

mailto:-@.7
mailto:-@.7
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Dạng hình viên phân đơn 

 

Bó ống không đầy tiết diện 

Hình H -2.8c-Một số kiểu hình dạng và cách bố trí vách ngăn, chùm ống thông 

dụng (dạng hình đơn bó ống không đầy tiết diện) 

Kiểu vách ngăn, cách bố trí vách ngăn và chùm ống sẽ làm thay đổi tốc độ 

cục bộ và hƣớng dòng chảy ngoài ống. Một số sơ đồ dòng chảy tƣơng ứng với 

kiểu và cách bố trí vách ngăn thông dụng đƣợc minh họa trong hình vẽ H-2.9. 

 

A-Dòng cháy trong vỏ vách ngăn đơn 
 

B-Dòng cháy trong vỏ vách ngăn kép 

 

C-Dòng cháy trong vỏ vách ngăn đơn, bó ống không đầy tiết diện 

Hình H-2.9- Sơ đô dòng chảy tƣong ứng với bố trí vách ngăn  

h. Cấu tạo và ứng dụng một số dạng thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm 

Cấu tạo chung của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm đƣợc trình bày ở 

trên, tuy nhiên, tùy theo ứng dụng cụ thể mà các bộ phận của thiết bị có kết cấu 

khác nhau. Dƣới đây trình bày cấu tạo các loại thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm 

đƣợc sử dụng phổ biến nhất hiện nay theo phân loại của tiêu chuẩn TEMA. Các 

dạng thiết bị này đƣợc mô tả trong hình H-2.10, sơ bộ về cấu tạo và ứng dụng 

của từng dạng này đƣợc tóm tắt nhƣ dƣới đây: 

- Loại có hai khoang cho dòng chảy trong ống với một đầu ống di chuyển 

tự do (floating head): sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt độ giữa hai lƣu thể 

chênh lệch lớn (hình H-2.10A) 

- Loại có chùm ống cố định với hai dòng chảy (cho lƣu thể ngoài ống): 

đƣợc sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt độ giữa hai lƣu thể chênh lệch 

không lớn, tốc độ lƣu thể phía ngoài ống cần đƣợc kiểm soát ở mức thấp 

(hình H-2.10B). 

mailto:-@.7
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- Loại có chùm ống cố định với vành bù giãn nở nhiệt (hình H-2.10C): Loại 

này đƣợc lắp đặt theo phƣơng thẳng đứng, sử dụng cho trƣờng hợp hai 

lƣu thể có nhiệt độ chênh lệch lớn, thƣờng dùng cho quá trình ngƣng tụ . 

- Loại có hai khoang cho dòng chảy trong ống với một đầu ống di chuyển 

tự do (floating head) (hình H-2.10D): Loại này về nguyên lý cũng tƣơng 

tự nhƣ loại mô tả trong hình H-2.10A đƣợc sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt 

độ giữa hai lƣu thể chênh lệch lớn . Tuy nhiên, loại này có kết cấu khác 

đôi chút so với dạng mô tả trong hình H-2.10A. Phần đầu ống di chuyển 

tự do nằm hẳn ở bên ngoài vỏ thiết bị, đƣợc bít kín bằng hộp đệm, do 

vậy không sử dụng đƣợc trong điều kiện lƣu thể chảy trong ống có áp 

suất cao. 

- Loại có ống trao đổi nhiệt hình chữ U với hai khoang lƣu thể chảy ngoài 

ống (hình H-2.10E): Loại này đƣợc sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt độ 

giữa hai lƣu thể chênh lệch lớn, tốc độ lƣu thể chảy ngoài ống cần đƣợc 

tăng tốc độ (để tăng hiệu quả truyền nhiệt, giảm cặn đóng kết). 

-  Loại “ ấm đun” (Kettle) (hình H-2.10F): Loại này thƣờng đƣợc sử dụng 

để gia nhiệt hoặc trao đổi nhiệt có quá trình ngƣng tụ. 

 

A 

 

B 

 

C 
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D 

 

E 

 

F 

Hình H-2.10-Cấu tạo một số thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm thông dụng 

2.2.4. Một số vấn đề kỹ thuật lƣu ý 

Trong quá trình sử dụng, hàng loạt các vấn đề về kỹ thuật nảy sinh cần 

phải đƣợc giải quyết nhằm đáp ứng yêu cầu về độ bền thiết bị, độ tin cậy hoạt 

động. Các vấn đề kỹ thuật chính cần phải giải quyết khi thiết kế, chế tạo thiết bị 

bao gồm: Ứng suất nhiệt gây ra do nhiệt độ không đồng đều giữa các bộ phận, 

ứng suất dƣ cơ học, vấn đề ổn định và vấn đề mài mòn cơ học. 

2.2.4.1. Ứng suất nhiệt 

a. Đặt vấn đề 

Các lƣu thể chuyển động trong thiết bị trao đổi nhiệt thƣờng có nhiệt độ 

khác nhau tƣơng đối lớn, vì vậy mà nhiệt độ của các bộ phận, chi tiết của thiết 

bị trao đổi nhiệt tiếp xúc với các lƣu thể này cũng khác xa nhau,đặc biệt là giữa 

các ống trao đổi nhiệt và vỏ thiết bị. Nhiệt độ của các bộ phận, chi tiết trong thiết 

bị khác nhau, do đó, độ giãn nở nhiệt của các phần này cũng khác nhau. Điều 

này dẫn đến sự di chuyển tƣơng đối giữa các bộ phận so với vị trí ban đầu và 

sinh ra các ứng suất dƣ cục bộ. Các chi tiết có chiều dài lớn là vỏ và ống trao 

đổi nhiệt bị ảnh hƣởng của nhiệt độ càng lớn. Ứng suất nhiệt càng lớn khi nhiệt 

độ giữa hai bộ phân này có chênh lệch càng lớn. Trong một số trƣờng hợp, hậu 
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quả của ứng suất nhiệt có thể gây ra là vỏ bình sẽ bị uốn cong hoặc các ống 

trao đổi nhiệt sẽ bị tuột ra khỏi mặt sàng ống. Với dạng thiết bị có chùm ống gắn 

cố định (nhƣ hình H-2.10-C, D) dễ bị tổn hại do ứng suất hiệt gây ra. Chính vì 

vậy, theo kinh nghiệm, với các thiết bị trao đổi nhiệt có chùm ống gắn cố định, 

nếu nhiệt độ đầu vào của hai lƣu thể khác nhau lớn (trên 100 0F) thì không 

đƣợc sử dụng. Vấn đề đặt ra là cần phải có kết cấu, giải pháp kỹ thuật để khắc 

phục ứng suất nhiệt do sự giãn nở nhiệt không đồng đều giữa chùm ống và vỏ 

thiết bị. Dƣới đây trình bày một số giải pháp kỹ thuật đã đƣợc áp dụng trong 

thực tế để giảm ứng suất nhiệt gây ra. 

b. Một số giải pháp điển hình 

Vành bù giãn nở nhiệt trên vỏ bình. 

Giải pháp thƣờng áp dụng để khắc phục vấn đề giãn nở nhiệt không đồng 

đều là tạo ra một vành bù giãn nở nhiệt trên vỏ của thiết bị trao đổi nhiệt (xem 

hình H-2.10C). Tuy nhiên, kết cấu này chỉ thích hợp với các thiết bị trao đổi 

nhiệt có kích thƣớc nhỏ và vỏ bình hoạt động trong điều kiện áp suất thấp. 

Ống hình chữ U 

Một giải pháp khác để khắc phục hiện tƣợng giãn nở nhiệt không đều giữa 

chùm ống và vỏ thiết bị trao đổi nhiệt là sử dụng ống trao đổi nhiệt hình chữ U 

(xem hình H-2.10E). Kết cấu này cho phép chùm ống và thân thiết bị giãn nở 

một cách độc lập nhau và nhờ đó không gây ra ứng suất dƣ do sự co kéo giữa 

các bộ phận này. Tuy nhiên, kết cấu này có một số hạn chế nhƣ không cho 

phép thay thế một cách riêng rẽ các ống trao đổi nhiệt, không vệ sinh đƣợc 

đoạn cong của ống khi bảo dƣỡng (ngoại trừ các ống phía ngoài cùng), điều 

này không thể chấp nhận trong một số ứng dụng. 

Đầu ống tự do 

Để giải quyết vấn đề giãn nở nhiệt không đồng đều, kết cấu chùm ống một 

đầu đƣợc ngoàm chặt cùng vỏ thiết bị còn đầu kia của chùm ống đƣợc thả tự 

do đƣợc đƣa vào sử dụng. Tùy từng ứng dụng cụ thể mà có nhiều kiểu kết cấu 

khác nhau (xem hình H-2.10A, D, F) để đáp ứng đƣợc đồng thời các yêu cầu 

khác ngoài yêu cầu về giải quyết ứng suất nhiệt. 

Kết cấu đơn giản nhất của thiết bị kiểu này là mặt sàng ống phía đầu tự do 

và mặt bích đầu ống phải đủ nhỏ để có thể chuyển động tự do trong lòng vỏ 

thiết bị. Kết cấu kiểu này cho phép dễ dàng làm sạch lòng ống và thay thế các 

ống một cách độc lập mà không cần phải đƣa chùm ống ra khỏ vỏ thiết bị. Tuy 

nhiên, kết cấu này có nhƣợc điểm là số ống trong thiết bị bị giảm đi so với thiết 

bị khác có cùng đƣờng kính vỏ (do đó diện tích bề mặt trao đổi nhiệt tƣơng ứng 
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sẽ bị giảm đi) do phải dành không gian cho bích đầu tự do. Để khắc phục 

nhƣợc điểm này, ngƣời ta đƣa ra dạng kết cấu khác với đầu tự do đặt phía 

ngoài vỏ nhƣng lại đƣợc đặt trong một đầu chứa cách ly môi trƣờng bên ngoài 

(hình H – 2.10A). Với kết cấu kiểu này, số lƣợng ống sẽ không bị mất đi tuy 

nhiên kết cấu phức tạp hơn và giá thành thiết bị vì thế sẽ cao hơn đôi chút. 

Một số dạng thiết bị có đầu di chuyển tự do với khoang đầu ống hoàn toàn nằm 

ở bên ngoài vỏ ống đƣợc đƣa vào sử dụng (hình H-2.10D). Để bít kín, giữa đầu 

thả nổi của chùm ống và vỏ có một hộp đệm. Dạng kết cấu này có ƣu điểm chỉ 

có một kết cấu khoang đầu. Tuy nhiên, nó có nhƣợc điểm là dễ bị rò rỉ lƣu chất 

ra môi trƣờng bên ngoài nếu thiết bị hoạt động ở điều kiện áp suất cao. 

2.2.4.2. Các vấn đề khác 

Ngoài vấn đề ứng suất nhiệt một số vấn đề khác cần phải giải quyết trong 

quá trình thiết kế và vận hành thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm. Các vấn đề này 

đƣợc đề cập chi tiết trong các phần dƣới đây. 

a. Vấn đề ổn định 

Một trong vấn đề hết sức lƣu ý trong thiết kế cơ khí của thiết bị trao đổi 

nhiệt ống chùm là hiện tƣợng gây rung động ống trao đổi nhiệt do dòng lƣu chất 

đƣa vào thiết bị. Hậu quả của hiện tƣợng rung động ống là rất nghiêm trọng. Sự 

rung động của ống đẫn đến hiện tƣợng lỗ các vách ngăn dần dần sẽ cắt đứt 

ống tại vị trí tiếp xúc, các ống va đập lẫn nhau dẫn đến nong dần khỏi sàng ống, 

ứng suất bền mỏi vƣợt quá giới hạn cho phép, bó ống sẽ dần bị lỏng lẻo và đẩy 

nhanh quá trình ăn mòn. 

Hiện tƣợng rung động của ống là do lực tác động không đều nhau theo thời 

gian vào ống. Có nhiều lực tác động vào ống, tuy nhiên, thông thƣờng là do 

động năng của dòng lƣu thể chuyển động vuông góc với chùm ống gây ra. Bình 

thƣờng, các rung động này không gây ra tác hại đối với thiết bị. Tuy nhiên, khi 

các rung động này xảy ra ở tần số gần với tần số dao động riêng của thiết bị thì 

sẽ xảy ra hiện tƣợng cộng hƣởng dẫn đến hiện tƣợng dao động mạnh của các 

ống trao đổi nhiệt. Hiện nay, có nhiều tiến bộ trong việc nghiên cứu rung động 

của thiết bị, song những cơ sở khoa học để xác định chính xác cấu hình của 

thiết bị để tránh hiện tƣợng rung còn chƣa đƣợc hoàn thiện. Vì vậy, trong thực 

tế chỉ có hai giải pháp hiệu quả để giải quyết vấn đề này là tăng cƣờng độ cứng 

cho chùm ứng tới mức tối đa có thể (giảm khoảng cách giữa các vách ngăn) và 

giữ tốc độ dòng chảy ở mức độ thấp. 

b. Vấn đề mài mòn cơ học 
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Một vấn đề cơ khí khác cần quan tâm khi thiết kế, vận hành thiết bị trao đổi 

nhiệt ống chùm là hiện tƣợng bào mòn kim loại thành ống trao đổi nhiệt do ma 

sát của dòng lƣu thể chuyển động cắt ngang ống. Hiện tƣợng bào mòn xuất 

hiện đồng thời và thúc đẩy quá trình ăn mòn do quá trình bào mòn phá huỷ lớp 

bảo vệ ngoài của kim loại. Tốc độ quá trình bào mòn phụ thuộc vào một số yếu 

tố: kim loại chế tạo ống, tốc độ và khối lƣợng riêng của lƣu thể, tính chất hoá 

học của lƣu thể và hình dạng của thiết bị. Chính vì vậy mà hiện tƣợng bào mòn 

thƣờng xảy ra nghiêm trọng ở các vị trí đầu vào của lƣu thể, các vị trí ống bị 

uốn cong, bị cắt. Để giảm thiểu ảnh hƣởng của hiện tƣợng này trong thiết kế và 

vận hành không đƣợc để tốc độ vƣợt quá tốc độ tới hạn, lựa chọn kim loại chế 

tạo phù hợp với tính chất của lƣu thể. 

2.2.5. Bố trí dòng chảy trong thiết bị 

Về nguyên tắc, hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi nhiệt trong thiết bị 

ống chùm có thể bố trí chảy phía trong hay phía ngoài ống đều có thể chấp 

nhận đƣợc. Tuy nhiên, việc lựa chọn dòng chảy của các lƣu thể ảnh hƣởng 

nhiều đến yếu tố kinh tế, vì vậy, ngƣời ta dựa vào một số tiêu chí làm cơ sở để 

bố trí dòng chảy của lƣu thể trong thiết bị: 

2.2.5.1. Áp suất cao 

Nếu một trong hai lƣu thể có áp suất cao thì lƣu thể này đƣợc bố trí chảy 

trong lòng ống trao đổi nhiệt. Nhờ cách bố trí này, chỉ có ống và phần bít kín 

liên quan đến dòng chảy trong ống đƣợc thiết kế để chịu đƣợc áp suất cao, còn 

vỏ thiết bị đƣợc thiết kế ở điều kiện ít khắc nghiệt hơn. Trong khi đó, nếu bố trí 

dòng lƣu thể có áp suất cao hơn chảy ngoài ống thì toàn bộ phần vỏ có kích 

thƣớc lớn sẽ phải đƣợc thiết kế để chịu áp suất cao dẫn đến chi phí chế tạo sẽ 

cao hơn. 

2.2.5.2. Ăn mòn 

Tính ăn mòn của lƣu thể quyết định sự lựa chọn vật liệu chế tạo thiết bị 

nhiều hơn là vấn đề thiết kế cơ khí. Các hợp kim chống ăn mòn thƣờng đắt hơn 

so với các kim loại thƣờng, vì vậy, lƣu thế có tính ăn mòn đƣợc bố trí chảy phía 

trong ống để vỏ thiết bị không phải chế tạo bằng vật liệu chống ăn mòn, nhờ đó 

giảm đuợc chi phí chế tạo thiết bị. 

2.2.5.3. Đóng cặn 

Trong quá trình hoạt động, các chất cặn bẩn trong lƣu thể sẽ đóng cặn lại 

trên thành thiết bị lƣu thể đi qua. Lớp cặn này sẽ làm giảm hiệu quả quá trình 

truyền nhiệt của thiết bị, vì vậy, từ giai đoạn thiết kế cần phải có giải pháp để 
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giảm thiểu ảnh hƣởng của hiện tƣợng đóng cặn. Một số giải pháp đƣợc đƣa ra 

trong thực tế: 

- Giảm thiểu khả năng đóng cặn bằng cách không để vùng chết trong thiết 

bị, tăng tốc độ dòng chảy; 

- Có kết cấu dễ dàng trong vệ sinh lớp cặn bằng cách bố trí dòng lƣu thể 

dễ đóng cặn chảy phía trong ống, phía vỏ có các cửa để rửa và thu cặn 

nếu lƣu thể có khả năng đóng cặn cao chảy phía ngoài ống. 

- Tăng thời gian phục vụ của thiết bị bằng cách bố trí nhiều thiết bị nối tiếp 

hoặc song song. 

2.2.5.4. Hệ số truyền nhiệt thấp 

Nếu một lƣu thể vốn có hệ số truyền nhiệt thấp (các chất khí áp suất thấp 

hoặc chất lỏng có độ nhớt cao) thì lƣu thể này thƣờng đƣợc bố trí chảy phía 

ngoài ống để trong một số trƣờng hợp có thể sử dụng ống có cánh tăng cƣờng 

bề mặt nhờ đó giảm đƣợc kích thƣớc thiết bị và giá thành chế tạo. 

2.3. THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT CÓ MẬT ĐỘ BỀ MẶT TRAO ĐỔI NHIỆT 

CAO 

2.3.1.Giới thiệu 

Vấn đề tăng hiệu quả quá trình truyền nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt để 

đáp ứng đƣợc các yêu cầu thực tế về kỹ thuật, giảm đƣợc chi phí đầu tƣ, chi 

phí vận hành và có kích thƣớc nhỏ gọn là một trong hƣớng nghiên cứu đƣợc 

các nhà nghiên cứu và các nhà chế tạo quan tâm. Những năm gần đây, các 

thiết bị trao đổi nhiệt có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao (compact heat 

exchanger) với nhiều dạng kết cấu khác nhau đƣợc đƣa vào sử dụng rộng rãi 

thay thế các thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống (thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống 

chùm) và đang phát huy đƣợc hiệu quả nhờ những ƣu điểm nổi bật. 

Thiết bị trao đổi nhiệt có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao điển hình là các 

dạng: thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm (Plate Heat Exchanger), thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu xoáy lốc (Spiral Heat Exchanger), thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm vỏ 

(Plate and Shell), thiết bị trao đổi nhiệt Packinox và các dạng thiết bị đặc biệt 

khác. Các dạng thiết bị này sẽ đƣợc trình bày trong các mục dƣới đây. 

2.3.2. Các dạng thiết bị trao đổi nhiệt có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao 

Thiết bị trao đổi nhiệt có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao đƣợc chia thành 

nhiều dạng có cấu tạo nguyên lý hoạt động khác nhau. Dƣới đây trình bày các 

dạng cơ bản đang đƣợc sử dụng phổ biến hiện nay. 

2.3.2.1. Thiết trao đổi nhiệt kiểu khung bản 

a. Giới thiệu 
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Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản hiện nay đƣợc sử dụng rộng rãi trong 

các ngành công nghiệp và đứng thứ hai về thị phần thiết bị trao đổi nhiệt nói 

chung. Tuy nhiên, trong công nghiệp chế biến dầu khí dạng thiết bị này cũng 

đƣợc sử dụng tƣơng đối khiêm tốn do một số đặc điểm về cấu tạo. Thiết bị trao 

đổi nhiệt kiểu khung bản nhìn bên ngoài có kết cấu nhƣ là một máy lọc ép 

khung bản, bao gồm nhiều bản mỏng có dập gân nổi đƣợc ép sát vào nhau, 

giữa các tấm trao đổi nhiệt hình thành không gian để các lƣu thể chảy qua. Các 

lƣu thể thƣờng đƣợc bố trí chảy ngƣợc chiều nhau để tăng hiệu quả quá trình 

truyền nhiệt. Nhờ kết cấu này mà thiết bị có bề mặt trao đổi nhiệt tƣơng đối lớn 

khi có cùng kích thƣớc với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống. Ƣu điểm của thiết 

bị trao đổi nhiệt tấm bản là không giống với các dạng thiết bị trao đổi nhiệt 

truyền thống và các dạng thiết bị trao đổi nhiệt khác, thiết bị dạng này có thể 

cho phép tăng bề mặt truyền nhiệt thiết bị một cách dễ dàng trong quá trình sử 

dụng mà không cần phải sửa chữa nâng cấp.Một trong ứng dụng của thiết bị 

trao đổi nhiệt khung bản trong thực tế đƣợc minh họa trong hình H-2.11. 

 

Hình H-2.11. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản về cơ bản có thể chia thành hai phần 

chính: 

- Phần khung; 

- Phần bề mặt trao đổi nhiệt. 

Sơ đồ cấu tạo chung của thiết bị đƣợc trình bày trong hình vẽ H-2.12A và 

minh họa qua hình ảnh trong hình H-2.12B. 

Phần khung 
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Phần khung thiết bị có nhiệm vụ nâng đỡ toàn bộ các tấm trao đổi nhiệt, 

lƣợng chất lỏng chứa trong thiết bị, tạo ra kết cấu để định vị và ép chặt các tấm 

trao đổi nhiệt vào nhau thành một khối các tấm trao đổi nhiệt vững chắc không 

cho các lƣu thể rò rỉ ra bên ngoài. Khung thiết bị bao gồm các chi tiết chính sau: 

đầu cố định, đầu di động, khung đỡ, các thanh đỡ và định vị tấm trao đổi nhiệt 

phía dƣới và phía trên, các thanh bu lông để xiết chặt các tấm trao đổi nhiệt áp 

sát vào nhau. 

 

Hình h-2.12a Sơ đồ cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt khung bản 

 

Hình H-2.12B-Ảnh minh họa cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt khung bản 

Phần bề mặt trao đổi nhiệt 

Bề mặt trao đổi nhiệt bao gồm nhiều tấm kim loại mỏng đƣợc dập gân xếp 

liền nhau. Chiều của các gân dập trên các tấm trao đổi nhiệt không có hƣớng 
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đồng nhất để tránh tạo ra các vùng chết và hạn chế tối đa hiện tƣợng đóng cặn. 

Các tấm kim loại dập gân này cấu thành một tấm trao đổi nhiệt. Các tấm trao 

đổi nhiệt đƣợc ghép lại với nhau tạo thành không gian rỗng giữa hai tấm. Lƣu 

thể đi trong các khe hẹp này và quá trình truyền nhiệt xảy ra qua bề mặt các 

tấm trao đổi nhiệt này. Để các lƣu thể không trộn lẫn vào nhau và rò rỉ ra môi 

trƣờng giữa hai tấm trao đổi nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản có 

một vòng đệm bít kín. Cấu tạo của tấm trao đổi nhiệt đƣợc mô tả trong hình H-

2.13 A, B, C, D. 

 

A 

 

B 

 

C 

 

D 

Hình H-2.13- Cấu tạo tấm trao đổi nhiệt 

Các tấm trao đổi nhiệt đƣợc kẹp chặt lại với nhau thành một khối nhờ một 

bản di động (đầu di động), tấm cố định (đầu cố định) và các thanh bu –lông. 

Toàn bộ khối các tấm trao đổi nhiệt đƣợc treo trên thanh đỡ và định vị của phần 

khung thiết bị. 

Nguyên lý hoạt động 

Nguyên tắc hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản là tạo ra 

các dòng chảy của các lƣu thể ngƣợc chiều nhau trong trên bề mặt của các tấm 

trao đổi nhiệt để tăng cƣờng quá trình truyền nhiệt. Các tấm trao đổi nhiệt khi 

ép chặt vào nhau hình thành các khe hẹp để cho các lƣu thể đi xen kẽ nhau. 

Trong một thiết bị trao đổi nhiệt có thể bố trí một dòng chảy đơn (hƣớng chảy 

của một lƣu thể trong thiết bị khi đi qua các tấm chỉ theo một hƣớng – xem hình 
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H-2.16 A) hoặc dòng chảy kép (dòng chảy của lƣu thể trong thiết bị có thể phân 

thành nhiều hƣớng-xem hình H-2.16 B). Theo mỗi hƣớng chảy của một lƣu thể 

lại bao gồm nhiều dòng song song nhau. Sơ đồ nguyên lý hoạt động chung của 

thiết bị trao đổi nhiệt và dòng chảy của các lƣu thể trong thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng khung bản đƣợc minh họa trong các hình vẽ H-2.14, H-2.15 và H-2.16. 

 

Hình H-2.14. Sơ đồ nguyên lý hoạt động tổng quát của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu khung bản 

 

Hình H-2.15A. Sơ đồ dòng chảy trên 

tấm trao đổi nhiệt (dòng chảy đều) 

 

Hình H-2.15B. Sơ đồ dòng chảy trên 

tấm trao đổi nhiệt (dòng chảy không đều) 

 

Hình H-2.16A Sơ đồ bố trí dòng chảy 

trong thiết bị (dòng chảy đơn) 

 

Hình H-2.16B. Sơ đồ bố trí dòng 

chảy trong thiết bị (dòng chảy kép) 

Dòng chảy của các lƣu thể trên bề mặt tấm trao đổi nhiệt có thể đƣợc 

phân bố đồng đều (hình H-2.15A) hoặc cũng có thể đƣợc phân bố không đều 

nhau (hình H-2.15B) tùy thuộc vào khả năng đóng cặn của các lƣu thể. 

c. Phạm vi áp dụng 
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Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt khung bản có khoảng ứng dụng rộng rãi đặc biệt là 

quá trình gia nhiệt và làm mát nhƣ: 

- Quá trình trao đổi nhiệt pha lỏng- lỏng 

- Quá trình ngƣng tụ; 

- Quá trình bay hơi. 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí thiết bị này đƣợc sử dụng làm mát sản 

phẩm Kerosene, Isoparaffin,... 

Điều kiện hoạt động 

Giới hạn điều kiện hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt khung bản có sự khác 

biệt đôi chút giữa các nhà chế tạo. Tuy nhiên thông thƣờng nhiệt độ vận hành 

thiết bị trong khoảng-350C-+ 2000C. Áp suất hoạt động có thể đạt tới 14Kg/cm2 

(trong điều kiện thử áp tới 40Kg/cm2). Diện tích trao đổi nhiêt của một tấm dao 

động trong khoảng 0,02 m2 đến 4,45 m2. Lƣu lƣợng của lƣu thể có thể đạt tới 

3500m 3/giờ đối với thiết bị tiêu chuẩn và có thể đạt tới 5000m 3/giờ cho thiết bị 

có hai cửa dẫn lƣu thể vào (cho 1 lƣu thể). 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

 

Hình H-2.17. So sánh kích thƣớc thiết bị 

So với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm có cùng công suất truyền nhiệt, 

thiết bị trao đổi nhiệt dạng khung bản có kích thƣớc nhỏ gọn hơn. Ví dụ, với 

cùng một công suất trao đổi nhiệt, thiết bị tấm bản cần bề mặt trao đổi nhiệt là 

200m2 với kích thƣớc dài x rộng x cao tƣơng ứng là 3mx1mx2m thì thiết bị trao 

đổi nhiệt kiểu ống chùm cần một diện tích trao đổi nhiệt tƣơng ứng là 600m2 với 

chiều dài của vỏ là 5m đƣờng kính 1,8m cộng thêm một khoảng không gian cần 

thiết cho di chuyển chùm ống khi bảo dƣỡng thiết bị. Hình H-2.17 minh họa cho 

ƣu việt về mặt kích thƣớc của thiết bị khung bản. so thiết bị kiểu ống chùm. 
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Ngoài ƣu điểm về kích thƣớc nhỏ gọn, thiết bị trao đổi nhiệt khung bản còn 

có ƣu điểm là có khối lƣợng nhỏ hơn, tổn thất áp suất dòng chảy qua thiết bị 

cũng thấp hơn so với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm. Thiết bị trao đổi nhiệt 

khung bản còn có khả năng thay đổi diện tích trao đổi nhiệt nhanh chóng bằng 

cách thay đổi số lƣợng tấm trao đổi nhiệt. 

Tuy nhiên, so với thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm, thiết bị trao đổi nhiệt 

khung bản có nhƣợc điểm là khoảng áp suất làm việc không cao do bít kín 

bằng đệm. Do bít kín bằng đệm nên không thích hợp với một số lƣu thể. 

2.3.2.2 Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín 

a. Giới thiệu 

Nhƣ đã trình bày ở trên, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản có nhiều ƣu 

điểm, song nhƣợc điểm lớn nhất của thiết bị này là sử dụng vòng đệm bít kín 

giữa các tấm trao đổi nhiệt dẫn đến phạm vị sử dụng của thiết bị bị thu hẹp một 

phần (không sử dụng trong điều kiện áp suất, nhiệt độ cao, môi trƣờng có thể 

ăn mòn vòng đệm). Vấn đề vòng đệm ở một chừng mực nào đó cũng là một 

khâu yếu của thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm và thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy 

lốc. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín ra đời nhằm khắc phục nhƣợc 

điểm này của các loại thiết bị trao đổi nhiệt thông dụng có sử dụng vòng đệm bít 

kín trong khi vẫn giữ đƣợc ƣu điểm của các dạng thiết bị này. Kết cấu lắp ghép 

của dạng thiết bị này hoàn toàn sử dụng bu lông cho phép nhanh chóng tháo, 

lắp thiết bị để bảo dƣỡng, sửa chữa và kiểm tra. Do có nhiều ƣu điểm, thiết bị 

trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín đƣợc sử dụng rộng rãi trong công nghiệp 

chế biến dầu khí. Hình dạng của một thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín điển 

hình nhƣ trong hình H-2.18. 

 

Hình-H2.18 – Hình dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Về nguyên tắc, quá trình trao đổi nhiệt trong thiết bị kiểu tấm bản hàn vẫn 

đƣợc thực hiện quá các tấm kim loại mỏng dập gân nổi nhƣ dạng khung bản. 

Tuy nhiên, điểm khác biệt lớn nhất là các tấm trao đổi nhiệt trong thiết bị này 
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đƣợc hàn kín với nhau tạo thành các khoang chảy cho lƣu thể trao đổi nhiệt mà 

không sử dụng vòng đệm bít kín giữa các tấm trao đổi nhiệt. Sơ đồ cấu tạo 

chung của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín đƣợc minh họa ở hình vẽ 

H-2-19. 

 

Hình H-2.19- Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo chung thiết bị trao đổi nhiệt 

tấm bản hàn kín 

Theo sơ đồ cấu tạo này, thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín bao gồm 

các phần chính sau đây: 

- Phần khối lõi trao đổi nhiệt; 

- Phần khung; 

- Các phụ kiện. 

Phần khối lõi trao đổi nhiệt 

Phần khối lõi trao đổi nhiệt đƣợc xem là trái tim của thiết bị trao đổi nhiệt 

tấm bản hàn kín. Phần này bao gồm: 

- Khối tấm trao đổi nhiệt (bao gồm các tấm trao đổi nhiệt đƣợc xắp xếp 

theo một trình tự, ép chặt lại và hàn trên thiết bị hàn đặc biệt có độ chính 

xác cao); 

- Tấm phủ trên và phía dƣới khối tấm trao đổi nhiệt; 

- Thanh lót ngoài trụ đỡ (Column Liner) 
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Khối tấm trao đổi nhiệt đƣợc cấu tạo bởi nhiều tấm kim loại dập gân ép sát 

một cách chính xác vào nhau rồi hàn mép các tấm lại ở các vị trí thích hợp để 

tạo ra các khoang riêng biệt cho hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi nhiệt. 

Trong thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn hàn kín, các khoang hẹp tạo ra 

giữa các tấm trao đổii nhiệt có kết cấu để hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi 

nhiệt chuyển động theo phƣơng vuông góc với nhau (xem hình H-2.19). Bề 

rộng của khe hẹp tạo ra giữa các tấm trao đổi nhiệt vào khoảng 5mm. Khối các 

tấm trao đổi nhiệt sau đó đƣợc phủ phía trên và phía dƣới bằng một tấm kim 

loại phẳng rồi sau đó gắn vào bốn thanh lót ngoài trụ đỡ. Tấm phủ có nhiệm vụ 

bảo vệ các tấm trao đổi nhiệt phía ngoài cùng và cách ly phần lõi trao đổi nhiệt 

với các bộ phận khác. Các thanh lót trụ đỡ có nhiệm vụ là kết cấu trung gian 

gắn phần lõi trao đổi nhiệt vào khung đỡ và là vách ngăn khoang giữa các lƣu 

thể tham gia trao đổi nhiệt trong thiết bị. Các thanh lót trụ đỡ đƣợc gắn vào lõi 

trao đổi nhiệt bằng phƣơng pháp hàn đặc biệt. 

Cấu tạo chi tiết của phần lõi trao đổi nhiệt và trình tự lặp đặt các bộ phận 

đƣợc đƣa ra ở hình vẽ H-2.20A và H-2.20B. 

 

Hình H-2.20A. Cấu tạo các tấm 

trao đổi nhiệt và phần lõi 

 

Hình H-2.20 B-Cấu tạo phần lõi trao đổi nhiệt 

Phần khung 

Phần khung của thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín gồm các bộ phận 

chính sau: 

- Nắp đậy phía trên; 

- Nắp đậy dƣới; 

- Trụ đỡ; 

- Các nắp cạnh bên; 

- Các phụ kiện. 

Cấu tạo chi tiết của phần khung thiết bị đƣợc minh họa trong các hình vẽ 

H-2.21 A, H-2.21 B và H-2.19. 

Nắp đậy 
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Nắp đậy phía trên và phía dƣới là tấm kim loại dày, bên cạnh có khoan các 

lỗ bắt bu lông, vít cấy . Các nắp này có nhiệm vụ cùng các bộ phận khác hình 

thành bộ khung vững chắc của thiết bị. Hai nắp phía trên và phía dƣới là điểm 

tựa để nắp các trụ đỡ. Nắp đậy phía trên và phía dƣới còn có chức năng là bức 

tƣờng ngăn khoang các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt trong thiết bị. 

 

Hình H-2.21A-Cấu tạo khung (phần cột 

đỡ và lắp trên, dƣới) 

 

Hình H-2.21B-Cấu tạo khung (các nắp 

cạnh và cửa dẫn lƣu thể vào/ ra) 

Trụ đỡ 

Trong thiết bị có bốn trụ đỡ kim loại ở bốn góc. Trụ đỡ có kết cấu đủ để 

chịu lực và có hình dạng đặc biệt để lắp khít với thanh lót trụ đỡ của lõi trao đổi 

nhiệt (thanh lót trụ đỡ và các trụ đỡ đƣợc chế tạo để đảm bảo cài đƣợc và ôm 

sát vào nhau). Dọc theo chiều dài của trụ đỡ ngƣời ta khoan các lỗ (có ren) để 

lắp các bu lông liên kết trụ đỡ và các nắp cạnh bên của thiết bị. Các trụ đỡ có 

những chức năng chính sau:  

- Cùng các các nắp đậy trên, nắp đậy dƣới và các nắp cạnh bên hình 

thành bộ khung thiết bị và các khoang dẫn các lƣu thể tham gia trao đổi 

nhiệt trong thiết bị; 

- Là kết cấu chính để định vị và gắn chặt lõi trao đổi nhiệt vào khung thiết 

bị. 

Sơ đồ cấu tạo và lắp ráp các trụ đỡ đƣợc minh họa trong hình vẽ H-2.21A. 

Nắp cạnh bên 

Có bốn nắp cạnh bên trong thiết bị trao đổi nhiệt tấm, bản hàn kín. Nắp 

cạnh bên là những tấm kim loại dầy, dọc theo mép có khoan lỗ để lắp bu lông 

gắn kết với trụ đỡ và nắp phía trên, phía dƣới. Hai trong số nắp cạnh bên có 

gắn thêm các cửa vào/ra thiết bị của các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt. Nắp 

cạnh bên có những chức năng chính sau:  

- Cùng các các nắp trên, dƣới và các trụ đỡ hình thành bộ khung thiết bị và 

các khoang dẫn các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt trong thiết bị; 
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- Cùng với trụ đỡ tạo thành kết cấu để gắn chặt lõi trao đổi nhiệt vào khung 

thiết bị. 

Sơ đồ cấu tạo và lắp ráp các nắp cạnh bên đƣợc minh họa trong hình vẽ 

H-2.21B. 

Các phụ kiện 

Ngoài các bộ phận chính kể trên, thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín có 

các phụ kiện nhƣ: 

- Bu lông liên kết khung đỡ; 

- Thanh đỡ đáy thiết bị; 

- Đệm bít kín (phía ngoài); 

- Móc cẩu để vận chuyển thiết bị. 

Các phụ kiện này là một phần để tạo nên kết cấu thiết bị và giúp việc vận 

chuyển lắp đặt thiết bị đƣợc dễ dàng. Ở đây cần lƣu ý, việc sử dụng đệm bít kín 

không mâu thuận với việc giới thiệu thiết bị hoàn toàn không sử dụng vòng đệm 

ở các mục trên, vòng đệm đề cập ở đây là thuộc nắp cạnh bên của khung thiết 

bị chứ không phải đệm bít kín giữa các tầm trao đổi nhiệt. 

Nguyên lý hoạt động 

Nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín là tạo ra 

các dòng chảy vuông góc với nhau của hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi 

nhiệt trong các khe hẹp liền kề. Quá trình trao đổi nhiệt đƣợc thực hiện qua bức 

tƣờng kim loại mỏng (bề dày của tấm trao đổi nhiệt). Các khe hẹp dẫn các lƣu 

thể đƣợc bố trí xen kẽ nhau và hình thành nhờ các tấm trao đổi nhiệt mỏng ép 

chặt và liên kết lại với nhau bằng phƣơng pháp hàn đặc biệt để tạo độ chính 

xác cao. 

Để nâng cao hiệu quả quá trình trao đổi nhiệt và giảm thiểu lƣợng cặn 

đóng trên thành thiết bị, dòng chảy của các lƣu thể trong lõi trao đổi nhiệt đƣợc 

phân ra nhiều ngăn và dòng chảy trong từng ngăn này đảo chiều liên tục nhờ 

các vách ngăn dòng lắp đặt giữa các cạnh bên và lõi trao đổi nhiệt. Mỗi một 

ngăn bao gồm nhiều khe hẹp song song nhau, số khe trong một ngăn đƣợc 

chia tƣơng đối đồng đều nhau. Trong thực tế, một số kiểu thiết bị tấm bản hàn 

kín phân bố dòng chảy của các lƣu thể ngƣợc chiều nhau, cấu tạo này tƣơng 

đối phức tạp không giới thiệu trong khuôn khổ giáo trình này. 

Nguyên lý hoạt động và dòng chảy trong thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn 

kín đƣợc minh họa trong các hình vẽ H-2.19 và H-2.22.  
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Hình h-2.22. Sơ đồ nguyên lý hoạt động và bố trí dòng trong thiết bị trao đổi 

nhiệt tám bản hàn kín 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín có khoảng ứng dụng rộng rãi đặc 

biệt là quá trình gia nhiệt và làm mát nhƣ: 

- Quá trình trao đổi nhiệt pha lỏng-lỏng 

- Quá trình ngƣng tụ có kèm theo hoặc không kèm theo quá trình làm mát; 

- Quá trình bay hơi; 

- Gia nhiệt đáy tháp (reboiler). 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín đƣợc chế tạo để hoạt động đƣợc 

trong cả điều kiện hoàn toàn chân không, trong môi trƣờng các tác nhân lạnh. 

Chế độ hoạt động 

Chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín có một chút khác 

biệt giữa các nhà chế tạo, tuy nhiên, đa số đều có thể hoạt động trong môi 

trƣờng nhiệt độ lên tới 4000C và áp suất tới 35Kg/cm2. Thông thƣờng, thiết bị 

trao đổi nhiệt dạng này đƣợc chế tạo với bề mặt trao đổi nhiệt từ 1,5m2 đến 

300m2. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín thƣờng đƣợc thiết kế để thực 

hiện quá trình trao đổi nhiệt pha lỏng-lỏng kiểu dòng chảy đơn vuông góc nhau. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 
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So với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống, thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản 

hàn kín có kích thƣớc nhỏ gọn hơn, hiệu quả quá trình truyền nhiệt cao hơn, 

lƣợng lƣu chất trong thiết bị ít, dễ dàng kiểm tra ,vệ sinh, sửa chữa,... 

So với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản: Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản 

không chiếm đƣợc ƣu thế so với thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản trong điều kiện 

hoạt động ở nhiệt độ, áp suất thấp và khi vấn đề tƣơng thích của vòng đệm bít 

kín với các lƣu chất trao đổi nhiệt không gặp vấn đề. Tuy nhiên, khi hoạt động ở 

dải nhiệt độ và áp suất cao và môi trƣờng không phù hợp với vòng đệm bít kín 

thì thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín sẽ hoàn toàn chiếm ƣu thế. 

2.3.2.3. Thiết bi trao đổi nhiệt tấm hàn đặc biệt (Alfarex) 

a. Giới thiệu 

 

Hình H-2.23-Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn alfaex 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn đặc biệt kiểu Alfarex về nguyên tắc hoạt 

động cũng tƣơng tự nhƣ thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín. Cả hai dạng 

thiết bị này đều không sử dụng đệm bít kín giữa các tấm trao đổi nhiệt, kết cấu 

phía ngoài liên kết bằng bu lông. Điểm khác biệt chính giữa hai thiết bị này là lõi 

trao đổi nhiệt và hƣớng chuyển động của các lƣu thể trong thiết bị. Lõi trao đổi 

nhiệt của thiết bị này gồm các tấm kim loại dập định hình ép lại chặt và hàn lại 

với nhau để hình thành các ống trao đổi nhiệt chạy bên trong. Các lƣu chất 

tham gia trao đổi nhiệt trong thiết bị chuyển động theo hƣớng ngƣợc chiều 

nhau, nhờ vậy hiệu quả trao đổi nhiệt trên một đơn vị bề mặt trao đổi nhiệt tăng 

tới 20% so với chuyển động chéo dòng. 

Do có cấu tạo tƣơng đối giống với thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín, ở 

mục này chỉ trình bày các điểm khác biệt chính của thiết bị mà không đi sâu 

trình bày chi tiết cấu tạo thiết bị. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn đặc biệt kiểu 

Alfarex có hình dạng nhƣ mô tả trong hình H-2.23. 
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b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex cũng bao gồm các bộ phận chính: 

- Lõi trao đổi nhiệt; 

- Khung thiết bị; 

- Các phụ kiện. 

Nhƣ đã trình bày, thiết bị này chỉ có phần lõi trao đổi nhiệt khác biệt so với 

thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín nên trong phạm vi bày học này chỉ giới 

thiệu chi tiết kết cấu phần lõi trao đổi nhiệt mà không trình bày về cấu tạo phần 

khung thiết bị. 

Lõi của thiết bị trao đổi nhiệt có bề mặt cắt ngang nhƣ mô tả trong hình H-

2.24. Lõi trao đổi nhiệt gồm các tấm kim loại mỏng đƣợc dập định hình và ép lại 

với nhau rồi hàn lại bằng phƣơng pháp hàn đặc biệt có độ chính xác cao phù 

hợp với các bản mỏng (hàn laser). Các bản kim loại định hình sau khi hàn lại 

với nhau sẽ hình thành các ống nhỏ dẫn lƣu thể chạy xen kẽ nhau trong lõi trao 

đổi nhiệt. Hai lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt từ ống phân phối sẽ đi vào các ống 

nhỏ theo hƣớng ngƣợc chiều nhau. 

 

Hình H-2.24 Cấu tạo lõi trao đổi nhiệt 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex đƣợc sử dụng trong nhiều lĩnh vực 

khác nhau nhƣ: trong lĩnh vực khai thác dầu khí (ngoài khơi), trong công nghiệp 

lọc hóa dầu, trong nhà máy điện, công nghiệp lạnh, thực phẩm,... 

Chế độ hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex đƣợc thiết kế để hoạt động trong 

khoảng nhiệt độ từ-500C đến +3500C ở điều kiện áp suất tới 40Kg/cm2. Thiết bị 
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đƣợc thiết kế để có thể cho phép dòng lƣu thể trao đổi nhiệt với công suất lên 

tới 800m3/giờ. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex chỉ cần 20% diện tích mặt bằng và 

20% khối lƣợng so với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm có cùng công suất. 

Do đƣợc thiết kế dòng chuyển động của các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt 

chuyển động ngƣợc chiều nhau nên thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex với 

bề mặt trao đổi nhiệt nhỏ hơn khi có cùng công suất nhƣ nhau, vì vậy cho phép 

giảm đƣợc chi phí chế tạo. 

Lƣợng lƣu thể chứa trong thiết bị kiểu này cũng thấp hơn so với các dạng 

thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống, vì vậy cho phép điều khiển công nghệ chính 

xác hơn và việc vận hành cũng đảm bảo an toàn hơn khi các lƣu thể tham gia 

trao đổi nhiệt là các chất độc hại hoặc có nguy cơ cháy nổ cao.  

2.3.2.4. Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối hợp kiểu tấm bản và ống 

Bavex 

a. Giới thiệu 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu hàn phối hợp tấm bản và ống Bavex đƣợc chế 

tạo tại Vƣơng quốc Anh dƣới bản quyền của Bavaria Anlagenbau GmbH. Thiết 

bị trao đổi nhiệt này là một trong vài dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu hàn kín có 

đƣợc vị trí đáng kể trong thị trƣờng thiết bị trao đổi nhiệt để thay thế thiết bị trao 

đổi nhiệt kiểu ống chùm truyền thống. Đặc biệt là những lĩnh vực mà điều kiện 

công nghệ không cho phép sử dụng thiết bị trao đổi nhiệt dạng khung bản có 

vòng đệm bít kín. Ƣu điểm nổi bật của thiết bị trao đổi nhiệt dạng này là hoạt 

động đƣợc ở áp suất cao và dải nhiệt độ rộng. Hình dạng của thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu hàn phối hợp tấm bản và ống Bavex nhƣ trong hình H-2.25. 

 

Hình H-2.25-Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối hợp kiểu tấm và ống 
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Hình H-2.26-Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị trao đổi nhiệt dạng 

hàn phối hợp kiểu tấm và ống 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Cũng nhƣ các thiết bị trao đổi nhiệt kiểu hàn khác, thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng hàn phối hợp kiểu tấm và ống gồm các phần chính: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt; 

- Phần vỏ thiết bị. 

Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối 

hợp kiểu tấm và ống đƣợc minh họa trong hình vẽ H-2.26. 

Phần lõi trao đổi nhiệt 

Phần lõi trao đổi nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn kết hợp kiểu tấm 

bản và ống về nguyên tắc cũng giống nhƣ các dạng thiết bị trao đổi nhiệt dạng 

hàn khác đƣợc cấu tạo từ các tấm kim loại mỏng đƣợc dập định hình, ép chặt 

lại rồi hàn lại với nhau để hình thành các khoang chứa lƣu thể tham gia trao đổi 

nhiệt. Tuy nhiên, điểm khác biệt của thiết bị này là phần lõi trao đổi nhiệt đƣợc 

thiết kế và chế tạo để tận dụng đƣợc ƣu điểm của cả dạng thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng tấm bản và ống chùm. Trong lõi trao đổi nhiệt ngƣời ta tạo ra hai dạng khe 

hẹp để các lƣu thể trao đổi nhiệt chảy qua thực hiện quá trình trao đổi nhiệt. 

Một khe hẹp có hình dạng nhƣ là ống trong thiêt bị trao đổi nhiệt ống chùm và 

khe hẹp còn lại có hình dạng là một bản hẹp nhƣ các thiết bị trao đổi nhiệt tấm 

bản khác (chính vì vậy thiết bị trao đổi nhiệt này còn đƣợc gọi với tên khác là 

thiết bị trao đổi nhiệt dạng tấm bản hàn lai ghép-Hybrid Welded Plate Heat 

Exchanger). 
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H-2.27A Hình dạng tấm trao đổi 

nhiệt đập định hình 

 

H-2.27B Bộ hai tấm trao đổi nhiệt đƣợc 

hàn hai mép đối diện 

 

H-2.27 C-Kết cấu lõi trao đổi nhiệt  

Để tạo ra một lõi trao đổi nhiệt có cấu tạo đặc biệt nhƣ vậy, các tấm kim 

loại trƣớc khi ghép lại với nhau đƣợc dập định hình (thƣờng có hình dạng nhƣ 

hình H-2.27A) rồi đƣợc hàn hai mép đối diện thành từng đôi một với nhau để 

hình thành khe hẹp kiểu bản mỏng (xem hình H-2.27B). Các tấm kim loại này 

thƣờng có bề rộng khoảng 350mm và có chiều dài tới 16m. Bộ đôi tấm kim loại 

đã đƣợc hàn hai mép đối diện này lại đƣợc ghép với nhau thành một khối rồi 

đƣợc hàn với nhau bằng phƣơng pháp hàn plasma ở các vị trí thích hợp. Sau 

khi lắp ghép và hàn lại với nhau, các khoang ống dẫn lƣu thể trao đổi nhiệt sẽ 

đƣợc hình thành xen với các bản mỏng (xem hình H-2.27C). Phần không gian 

có dạng bản mỏng có bề rộng từ 0,2mm÷1mm còn các ống có đƣờng kính từ 

6mm÷11,1mm. 

Phần vỏ thiết bi 

Vỏ thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn kết hợp kiểu bản và ống đơn thuần để 

chứa lõi trao đổi nhiệt và dẫn dòng chảy vào lõi trao đổi nhiệt ,vì vậy không có 

cấu tạo đặc biệt. Vỏ đƣợc làm bằng kết cấu hàn hoặc bắt bích tùy thuộc vào 

điều kiện cụ thể. 

Nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn Bavex hoạt động trên nguyên lý trao đổi nhiệt 

giữa hai lƣu thể chuyển động chéo dòng nhau, một lƣu thể chảy trong lòng 

"ống" và một lƣu thể chuyển động trong một "bản mỏng" (xem hình H-2.27 C), 

nhờ vậy thiết bị trao đổi nhiệt này tận dụng đƣợc những ƣu điểm của cả thiết bị 

trao đổi nhiệt dạng tấm bản và thiết bị kiểu ống chùm. Dòng chảy trong " bản 
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mỏng" là dòng chảy đơn không phân ngăn, dòng chảy trong "ống" đƣợc chia 

thành nhiều ngăn nhờ tấm phân dòng. Nhờ tấm phân dòng, trong thiết bị dòng 

chảy trong "ống" di chuyển ríc rắc theo chiều ngƣợc với chiều chuyển động của 

dòng trong "bản mỏng" (xem hình  H-2.26). Nhờ có kết cấu đặc biệt và dòng 

chuyển động các lƣu thể cắt chéo nhau nhiều lần hiệu quả trao đổi nhiệt của 

thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn Bavex đạt đƣợc rất cao. 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn kết hợp kiểu bản và ống đƣợc sử dụng 

rộng rãi trong công nghiệp nói chung cũng nhƣ trong công nghiệp chế biến nói 

riêng. Các lĩnh vực chủ yếu đƣợc sử dụng là: 

- Tận dụng nguồn nhiệt thải; 

- Thiết bị siêu lạnh (trong sản xuất ni-tơ lỏng, bảo quản khí hóa lỏng); 

- Các lƣu thể trao đổi nhiệt có tính ăn mòn cao; 

- Thiết bị làm mát nƣớc tuần hoàn bằng nƣớc biển (rất quan trọng đối với 

các Nhà máy lọc hóa dầu đặt cạnh biển). 

Chế độ hoạt động 

Tùy thuộc vào kim loại chế tạo tấm trao đổi nhiệt mà thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng hàn kết hợp kiểu bản và ống có thể hoạt động ở điều kiện nhiệt độ từ-

2000C tới +9000C. Áp suất hoạt động dòng chảy phía khe hẹp có thể đạt tới 

60Kg/cm2 tùy thuộc vào tính chất vật liệu, bề dày và kiểu định hình của tấm trao 

đổi nhiệt. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn kết hợp kiểu bản và ống có kích thƣớc nhỏ 

gọn chỉ bằng khoảng 40% thể tích của thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm có tính 

năng trao đổi nhiệt tƣơng đƣơng. Hệ số trao đổi nhiệt giữa hai lƣu thể ở dạng 

lỏng-lỏng có thể đạt tới 5000 W/m2 0C. 

2.3.2.5. Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc 

a. Giới thiệu 

Thiết kế của thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc đạt đƣợc những điều kiện lý 

tƣởng cho một quá trình trao đổi nhiệt nhờ đạt đƣợc tính chất dòng chảy tƣơng 

đối đồng nhất cho tất cả các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt trong thiết bị. Thiết 

kế, chế tạo thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc truyền thống tƣơng đối đơn giản, 

phần trao đổi nhiệt đƣợc quấn từ hai tấm kim loại xung quanh một lõi để hình 

thành hai kênh có hình xoắn ốc xung quanh tâm thiết bị. Các kênh dẫn lƣu thể 

thƣờng đƣợc hàn kín để tránh trộn lẫn hai lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt. Chế 
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độ hoạt động của thiết bị đƣợc tối ƣu hoá bằng cách thay đổi bề rộng của kênh 

dẫn lƣu thể. Bề rộng của kênh dẫn lƣu thể trong khoảng 5mm đến 30mm. 

Thông thƣờng, thiết bị trao đổi nhiệt này đƣợc thiết kế với một nắp đậy đƣợc bít 

kín bằng vòng đệm, nhờ nắp này có thể mở thiết bị dễ dàng phục vụ cho vệ 

sinh, bảo dƣỡng thiết bị. Một trong dạng thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lộc đƣợc 

minh họa ở hình H-2.28. 

 

Hình H-2.28-Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc hoạt động theo nguyên lý trao đổi nhiệt 

ngƣợc dòng. Hai lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt đƣợc bố trí chuyển động ngƣợc 

chiều nhau trong các kênh hình xoáy trôn ốc. Trong đó, một lƣu thể chuyển 

động từ phía tâm thiết bị ra phía ngoài còn lƣu thể khác chuyển động từ phía 

ngoài vào tâm thiết bị rồi đi ra khỏi thiết bị ở nắp hay đáy thiết bị tùy thuộc vào 

kết cấu cụ thể. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc có khả năng tự làm sạch. Với kết cấu 

kênh dẫn lƣu thể nhẵn, cong đều làm cho xu thế đóng cặn trên thành tấm trao 

đổi nhiệt rất thấp. Bất kỳ vị trí nào trên kênh dẫn nếu xuất hiện hiện tƣợng đóng 

cặn cục bộ sẽ dẫn đến tiết diện của kênh giảm đi và do đó tốc độ của lƣu thể 

qua tiết diện này tăng lên. Khi tốc độ dòng chảy tăng lên sẽ tự cào sạch lớp cặn 

đóng trên thành kênh dẫn. Khả năng tự làm sạch cho phép giảm đƣợc chi phí 

vận hành thiết bị, đặc biệt khi thiết bị đƣợc lắp đặt theo phƣơng nằm ngang. 

Nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc mô tả trong hình vẽ H-2.29. 

Cấu tạo chung thiết bị 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc bao gồm các phần chính sau: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt; 
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- Thân thiết bị. 

 

Hình H-2.29-Sơ đồ nguyên lý hoạt động thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc 

 

Hình H-2.30 Cấu tạo lõi đổi nhiệt 

Cấu tạo lõi trao đổi nhiệt 

Lõi trao đổi nhiệt của thiết bị dạng xoáy lốc đƣợc quấn từ hai tấm kim loại 

mỏng phẳng, các kim loại này phải có khả năng gia công nguội và có thể hàn 

đƣợc nhƣ thép các bon, thép không rỉ, titanium và thép hợp kim trong trƣờng 

hợp thiết bị làm việc trong môi trƣờng có tính ăn mòn cao (xem hình H-2.30). 

Thân thiết bị 

Thân thiết bị trao đổi nhiệt gồm có: Vỏ chứa lõi trao đổi nhiệt, nắp đậy và 

chân đỡ thiết bị. Các phần trên chỉ là cấu tạo chung của một thiết bị trao đổi 
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nhiệt kiểu xoáy lốc. Song trong thực tế, tùy theo ứng dụng cụ thể mà cấu hình 

của thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc có thể khác nhau đôi chút. Các mục dƣới đây 

sẽ trình bày cấu hình của một số dạng thiết bị xoáy lốc cơ bản đang đƣợc sử 

dụng trong thực tế. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc có một số dạng cấu hình điển hình sau: 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc có dòng chảy của các lƣu thể ngƣợc chiều 

Trong thiết bị dạng này, lƣu thể có nhiệt độ cao hơn sẽ đƣợc đƣa vào ống 

tâm thiết bị rối chảy ngƣợc ra phía ngoài theo rãnh xoắn ốc, còn lƣu thể có 

nhiệt độ thấp hơn đƣợc đƣa vào từ phía vỏ ngoài của thiết bị rồi chảy theo rãnh 

xoắn ốc vào ống tâm thiết bị và đi ra ngoài. Cấu tạo của dạng thiết bị này đƣợc 

mô tả chi tiết trong hình H-2.31. 

 

Hình H-2.31- Cấu tạo thiết bị xoáy lốc dòng chảy hai lƣu thể hoàn toàn ngƣợc 

chiều 
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Hình H-2.32- Cấu tạo thiết bị xoáy lốc với hai lƣu thể chảy chéo dòng 

 

Hình H-2.33- Cấu tạo thiết bị xoáy lốc dòng chảy hỗn hợp 

Để tránh rò rỉ lƣu thể giữa các vòng xoắn ốc và hiện tƣợng " ngắn mạch " 

dòng chảy, nắp của thiết bị có vòng đệm bít kín. 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc với hai lƣu thể chảy chéo dòng 

Trong thiết bị trao đổi nhiệt dạng này, một lƣu thể chuyển động trong các 

kênh hở theo hƣớng song song với trục của lõi trao đổi nhiệt (thƣờng là theo 

phƣơng thẳng đứng). Lƣu thể khác thì chuyển động trong kênh kín theo chiều 
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xoắn ốc từ phía ngoài vỏ thiết bị vào ống trung tâm thiết bị rồi đƣa ra ngoài ở 

cạnh bên của vỏ thiết bị. 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc dạng này đƣợc sử dụng cho quá trình bay 

hơi hoặc ngƣng tụ. Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo của thiết bị này đƣợc 

mô tả trong hình H-2.32. 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc với dòng chảy hỗn hợp 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc dạng này đƣợc thiết kế cho các lƣu thể là 

hỗn hợp của lỏng-hơi hoặc lỏng-khí. Trong thiết bị trao đổi nhiệt dạng này, dòng 

lƣu thể có nhiệt độ cao hơn đƣợc đƣa vào ở nắp trên của thiết bị rồi chảy chéo 

dòng qua thiết bị trao đổi nhiệt (tổng hợp hai chuyển động xoáy quanh tâm và 

chuyển động dọc trục) rồi đi ra khỏi thiết bị ở phía cạnh bên. Lƣu thể khác có 

nhiệt độ thấp hơn thì chuyển động trong kênh kín theo chiều xoắn ốc từ phía 

ngoài vỏ thiết bị vào ống trung tâm thiết bị rồi đƣa ra ngoài thiết bị ở phía đáy. 

Do kiểu dòng chảy phối hợp theo cả hai phƣơng dọc trục và tiếp tuyến vì vậy 

đƣợc gọi là thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc với dòng chảy hỗn hợp. Sơ đồ 

nguyên lý hoạt động và cấu tạo của thiết bị này đƣợc minh họa trong hình H-

2.33. 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc không chỉ giới hạn sử dụng để thực 

hiện quá trình trao đổi nhiệt hai lƣu thể lỏng-lỏng mà còn đƣợc thiết kế cho cả 

quá trình trao đổi nhiệt khác pha nhƣ lỏng-hơi hoặc lỏng-khí. 

Kiểu thiết kế của thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc thích hợp cho các lƣu thể 

có khuynh hƣớng dễ bị đóng cặn hoặc có lẫn các hạt rắn bên trong lƣu thể 

(dạng huyền phù). Trong công nghiệp chế biến dầu khí thiết bị trao đổi nhiệt 

thƣờng đƣợc sử dụng để tận dụng nhiệt của các dòng khí thải, trong quá trình 

sản xuất PVC, trong các phân xƣởng xử lý nƣớc thải để kiểm soát nhiệt độ 

nƣớc thải. 

Chế độ hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc thông thƣờng có thể hoạt động ở nhiệt độ 

tới 4000C (giới hạn bởi khả năng vật liệu vòng đệm bít kín ở nắp đậy thiết bị), 

trong một số thiết kế đặc biệt (không sử dụng vòng đệm), thiết bị có thể hoạt 

động ở nhiệt độ tới 8500C. Các thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc cơ bản đƣợc thiết 

kế hoạt động ở điều kiện áp suất tới 15Kg/cm2, trong một số trƣờng hợp đặc 

biệt, thiết bị có thể đƣợc thiết kế để hoạt động dƣới áp suất tới 30Kg/cm2. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 
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Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc có nhiều ƣu điểm so với thiết bị trao đổi 

nhiệt truyền thống kiểu ống chùm: 

- Chế độ dòng chảy tối ƣu ở cả hai phía của bề mặt trao đổi nhiệt; 

- Phân bố vận tốc trong kênh đồng đều không có vùng chết; 

- Phân bố nhiệt độ đồng đều không có điểm quá nóng hoặc quá lạnh; 

- Hiệu quả trao đổi nhiệt cao với hệ số truyền nhiệt cao hơn; 

- Thời gian và thể tích lƣu thiết bị thấp; 

- Nhờ kết cấu nắp đậy, có thể dễ dạng mở thiết bị dễ dàng để kiểm tra, vệ 

sinh và bảo dƣỡng. 

Tuy nhiên, so với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản cùng công suất thì 

thiết bị thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc yêu cầu diện tích trao đổi nhiệt lớn hơn, 

nhƣng so với thiết bị ống chùm thì diện tích trao đổi nhiệt thấp hơn. Ví dụ, với 

cùng một công suất nhƣ nhau, thiết bị xoáy lốc cần 90 m 2 diện tích bề mặt trao 

đổi nhiệt thì thiết bị trao đổi nhiệt khung bản chỉ cần 60 m2 trong khi thiết bị trao 

đổi nhiệt kiểu ống chùm cần tới 125 m2.  

2.3.2.6. Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp kiểu tấm bản và ống chùm (Plate 

and Shell Heat Exchanger) 

a. Giới thiệu 

 

Hình H-2.34 Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm 

Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp kiểu tấm bản và ống chùm kết hợp đƣợc 

những ƣu điểm của cả hai dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản và kiểu ống 

chùm trong khi vẫn giữ đƣợc hình dáng bên ngoài của thiết bị trao đổi nhiệt ở 

chừng mực nào đó giống nhƣ thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm. Thiết bị trao 

đổi nhiệt dạng này bao gồm một vỏ hình trụ bên trong lắp các tấm trao đổi nhiệt 

đƣợc hàn kín với nhau từng đôi một. Hình dạng của thiết bị trao đổi nhiệt phối 

hợp kiểu tấm bản và ống chùm đƣợc minh họa trong hình H-2.34. 
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b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Nguyên lý hoạt động 

Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm hoạt động theo 

nguyên lý trao đổi nhiệt giữa hai lƣu thể chuyển động ngƣợc chiều nhau. Một 

lƣu thể chuyển động phía trong bản mỏng và một lƣu thể chuyển động phía bên 

ngoài vỏ thiết bị. 

Dòng lƣu thể chuyển động phía trong bản mỏng giống nhƣ trong thiết bị 

trao đổi nhiệt dạng tấm bản, còn dòng lƣu thể chuyển động phía vỏ có chiều 

chuyển động và phân dòng nhƣ trong thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm. Để 

hình thành không gian cho lƣu thể chuyển động phía bản mỏng, hai tấm kim 

loại hình tròn đƣợc dâp gân nổi sau đó hàn mép lại với nhau hình thành kênh 

kín chứa lƣu thể. Lƣu thể thứ hai chuyển động phía vỏ sẽ đi vào phần không 

gian giữa các cặp đĩa hàn kín. Quá trình truyền nhiệt thực hiện tại bề mặt của 

các đĩa trao đổi nhiệt. Dòng lƣu thể chảy phía vỏ thiết bị cũng đƣợc phân dòng 

nhƣ thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm để tăng hiệu quá quá trình truyền 

nhiệt. Thông thƣờng, lƣu thể có nhiệt độ cao hơn sẽ đƣợc bố trí chảy phía 

trong bản mỏng (đĩa trao đổi nhiệt) còn lƣu thể có nhiệt độ thấp hơn thì đƣợc bí 

trí chuyển động phía vỏ. Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo thiết bị trao đổi 

nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm đƣợc minh họa trong hình H-2.35. 

 

Hình H-2.35- Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị trao đổi nhiệt phối 

hợp tấm bản và ống chùm 

Cấu tạo 

Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm bao gồm hai phần 

chính: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt (tấm bản); 

- Phần vỏ. 

Sơ đồ cấu tạo của thiết bị này đƣợc minh họa trong hình H-2.35. 
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Phần vỏ 

Phần vỏ thiết bị trao đổi nhiệt này bao gồm hai bộ phận chính: Phần thân 

hình trụ dài có nắp kín hai đầu và các vách ngăn dòng. Vỏ thiết bị có chức năng 

chính: 

- Chứa và định hƣớng dòng lƣu thể chuyển động phía vỏ; 

- Chứa lõi trao đổi nhiệt. 

Vỏ thiết bị có thể là kết cấu hàn hoặc gắn mặt bích nhằm thuận lợi cho việc 

vệ sinh thiết bị phần vỏ. 

Phần lõi trao đổi nhiệt 

Lõi trao đổi nhiệt đƣợc cấu tạo từ nhiều cặp đĩa trao đổi nhiệt hình tròn hàn 

kín với nhau từng đôi một. Mỗi cặp đĩa hàn kín này tạo ra một khoang cho lƣu 

thể chảy trong bản mỏng. Khi các cặp đĩa này đƣợc ghép sát lại gần nhau sẽ 

hình thành khe hẹp cho lƣu thể phía vỏ đi qua. Các lƣu thể chuyển động qua 

các khe hẹp phía trong bản mỏng và phía ngoài bản mỏng (phía vỏ) quá trình 

trao đổi nhiệt sẽ diễn ra. Một ống phân phối lƣu thể chảy phía trong bản mỏng 

và một ống thu gom lƣu thể này sau khi trao đổi nhiệt đƣợc hàn cứng cùng với 

các cặp đĩa trao đổi nhiệt để hình thành kết cấu lõi trao đổi nhiệt vững chắc. Để 

tăng cƣờng quá trình trao đổi nhiệt, ngƣời ta lắp thêm các vách ngăn dòng chảy 

của lƣu thể chảy phía vỏ. Các vách ngăn dòng này chia lõi trao đổi nhiệt thành 

từng vùng khác nhau. Nhìn chung, khoảng cách giữa các vách ngăn dòng đƣợc 

bố trí sao cho số đĩa trao đổi nhiệt giữa các vách ngăn bằng nhau. Sơ đồ cấu 

tạo của lõi trao đổi nhiệt đƣợc minh họa ở hình H-2.35. 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm đƣợc sử dụng cho các 

lƣu thể có tính ăn mòn cao nhƣ a-xit mà các thiết bị trao đổi nhiệt dạng tấm bản 

truyền thống khác có sử dụng vòng đệm bít kín không dùng đƣợc. Thiết bị trao 

đổi nhiệt này còn có khả năng chống lại đƣợc các sung về nhiệt độ và áp suất 

nhờ độ cứng và kết cấu vững chắc của thiết bị. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm đƣợc sử dụng cho các 

quá trình công nghệ sau: 

- Gia nhiệt; 

- Làm mát (bao gồm cả trong công nghệ siêu lạnh); 

- Tận dụng nhiệt thải; 

- Quá trình bay hơi và ngƣng tụ. 

Chế độ hoạt động 



 
136 

Khoảng hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm 

rất rộng và trong điều kiện công nghệ tƣơng đối khắc nghiệt. Thiết bị này có thể 

hoạt động trong điều kiện nhiệt độ đến 900 0C và ở áp suất tới 100Kg/cm2. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

Với cùng diện tích bề mặt trao đổi nhiệt và công suất truyền nhiệt, thiết bị 

trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm có kích thƣớc nhỏ hơn so thiết bị 

trao đổi nhiệt kiểu ống chùm do mật độ bề mặt truyền nhiệt và thể tích riêng của 

thiết bị này cao hơn. Thiết bị trao đổi nhiệt này chỉ chiếm khoảng 20-30% diện 

tích cần thiết cho lắp đặt so với thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm có công 

suất tƣơng đƣơng. 

2.3.2.7. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in 

a. Giới thiệu 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in là một kiểu thiết bị trao đổi nhiệt có 

mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao, chịu đƣợc ăn mòn và có khả năng hoạt động 

ở điều kiện áp suất tới vài trămKg/cm2, điều kiện nhiệt độ trong khoảng từ chế 

độ siêu lạnh cho tới vài trăm 0C. Thiết kế của thiết bị trao đổi nhiệt này thể hiện 

sự phối hợp chặt chẽ giữa các công nghệ chế tạo tiên tiến với tiêu chuẩn chế 

tạo rất khắt khe. Thiết bị trao đổi nhiệt dạng này có triển vọng thay thế các thiết 

bị truyền thống hoặc những nơi mà các thiết bị truyền thống không thể đáp ứng 

đƣợc. Cũng giống nhƣ một số dạng thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản có mật độ bề 

mặt trao đổi nhiệt cao, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in không chỉ đơn 

thuần là một thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản mà còn đồng thời có thể tích 

hợp một vài chức năng của thiết bị khác nhƣ: thiết bị phản ứng, thiết bị chuyển 

khối và khuấy trộn. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in đƣợc Heatric đƣa vào sử dụng 

thƣơng mại lần đầu tiên vào năm 1985 tại Australia, hiện nay, thiết bị này đƣợc 

sản xuất và ứng dụng trong nhiều lĩnh vực, một trong kiểu thiết bị này có hình 

dạng nhƣ trong hình H-2.36. 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Nguyên lý hoạt động. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in hoạt động trên nguyên lý trao đổi 

nhiệt gián tiếp giữa hai lƣu thể chuyển động trong các ống dẫn nhỏ. Thiết bị này 

đƣợc cấu tạo từ các bản hợp kim phẳng với đƣờng đi của các dòng lƣu thể 

đƣợc khắc bằng máy khắc quang hóa trên các tấm kim loại này. Quá trình chế 

tạo này tƣơng tự nhƣ công nghệ chế tạo mạch in của bo mạch điện tử (chính vì 

vậy mà thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc kiểu này đƣợc gọi với cái tên thiết bị trao đổi 
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nhiệt kiểu bo mạch in). Từ các tấm kim loại đƣợc khắc này sẽ hình thành các 

đƣờng đi của các lƣu thể trao đổi nhiệt 

 

HÌNH H-2.36 Hình dạng thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in 

Cấu tạo 

Cũng giống nhƣ các thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản khác, thiết bị trao 

đổi nhiệt kiểu bo mạch in bao gồm các bộ phận chính: 

- Lõi trao đổi nhiêt; 

- Vỏ thiết bị. 

Lõi trao đổi nhiệt 

Lõi trao đổi nhiệt đƣợc cấu tạo từ các bản kim loại hợp kim mỏng đƣợc 

khắc đƣờng đi cho dòng lƣu thể (xem hình minh họa H-2.37A). Các bản khắc 

rãnh này đƣợc xếp chồng lên nhau gắn kết thành một lõi trao đổi nhiệt đặc, 

hoàn toàn bằng kim loại vững chắc mà không cần đệm hoặc bất cứ vật liệu kết 

dính nào. Kiểu sắp xếp đặc biệt các bản kim loại cho phép các tấm kim loại liên 

kết với nhau đến mức liên kết đạt đƣợc có độ bền tƣơng đƣơng nhƣ kim loại 

của tấm trao đổi nhiêt. Tiết diện của lõi trao đổi nhiệt đƣợc minh họa ở hình H-

2.37B. Tùy thuộc vào công suất thiết bị mà ngƣời ta sẽ hàn các khối lõi trao đổi 

nhiệt lại với nhau cho tới khi đạt bề mặt trao đổi nhiệt cần thiết. Sau đó các ống 

góp và đầu dẫn lƣu thể sẽ đƣợc hàn vào lõi trao đổi nhiệt. Lõi trao đổi nhiệt sẽ 

đƣợc đặt trong một vỏ chứa. 

Nhờ có phƣơng pháp gia công đƣờng dẫn các lƣu thể đặc biệt mà cho 

phép độ mềm dẻo cao trong thiết kế công suất, thủy lực và cơ khí của thiết bị 

bởi vì chi phí thay đổi dụng cụ gia công giữa các dạng kết cấu khác nhau của 

tấm trao đổi rất thấp. Kỹ thuật gia công đƣờng dẫn các lƣu thể trên các tấm trao 

đổi nhiệt cho phép tạo ra những kênh dẫn có kích thƣớc từ 0,5 tới 2,0mm. 

Vỏ thiết bị 

Vỏ thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in có chức năng đơn giản là để chứa 

lõi trao đổi nhiệt, bảo vệ lõi trao đổi nhiệt bên trong và tạo đầu phân phối lƣu thể 
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vào các đƣờng dẫn dòng lƣu thể bên trong lõi trao đổi nhiệt. Hình dạng của vỏ 

đa dạng tùy thuộc vào hình dạng của lõi trao đổi nhiệt và yêu cầu kết cấu cơ khí 

và những yêu cầu của từng ứng dụng cụ thể. 

 

Hình H-2.37A- Cấu tạo của một bản hợp 

kim đã đƣợc khắc rãnh bằng máy khắc 

quang hóa 

 

Hình H-2.37B- Cấu tạo của lõi trao 

đổi nhiệt (mặt cắt ngang) 

c. Phạm vi áp dụng 

Ứng dụng 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in thể hiện đƣợc những ƣu điểm khi sử 

dụng ở điều kiện nhiệt độ, áp suất và môi trƣờng ăn mòn cao, nơi mà không 

cho phép sử dụng các thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản truyền thống khác. Nhƣ đã 

trình bày, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu này có kết cấu hàn do vậy khả năng dò rỉ và 

những trở ngại gặp phải về tƣơng thích giữa lƣu thể và thiết bị đƣợc giảm 

thiểu. Nhờ những ƣu điểm này và kết cấu đồng nhất cho phép thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu bo mạch in hoạt động ở những điều kiện nhiệt độ, áp suất và môi 

trƣờng khắc nghiệt. 

Nhờ thiết kế và kết cấu đặc biệt mà thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in 

đƣợc ứng dụng rất đa dạng: có thể dùng cho nhiều dạng lƣu thể khác nhau từ 

pha lỏng đến pha khí hoặc hỗn hợp hai pha, cấu hình bố trí dòng chảy từ một 

ngăn cho đến nhiều ngăn, chiều dòng chảy các lƣu thể từ kiểu ngƣợc chiều cho 

đến cùng chiều, chéo dòng hoặc phối hợp các kiểu dòng chảy này với nhau. 

Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in đƣợc sử dụng rộng rãi trong nhiều 

ngành công nghiệp. Trong ngành công nghiệp chế biến dầu khí thiết bị này 

đƣợc sử dụng làm thiết bị trao đổi nhiệt kiểu nguyên liệu/dòng sản phẩm nóng 

(để tận dụng nhiệt), các quá tổng hợp nhiên liệu, quá trình xử lý nƣớc, các quá 

trình thu hồi hơi nhiên liệu và làm mát các máy nén trong công nghệ biến khí,... 

Chế độ hoạt động 
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Do có kết cấu đặc biệt, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in có khả năng 

chịu áp rất lớn. Thiết bị có thể làm việc ở điều kiện tiêu chuẩn là 200Kg/cm2 và 

hoàn toàn có thể hoạt động trong khoảng áp suất từ 300÷500Kg/cm2. Thiết bị 

này cũng có thể hoạt động trong dải nhiệt độ rất rộng, từ chế độ nhiệt siêu lạnh 

(-2000C) cho đến +9000C. Giới hạn trên của nhiệt độ phụ thuộc vào vật liệu chế 

tạo và áp suất làm việc của thiết bị. 

d. So sánh với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

Với mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in 

có kích thƣớc nhỏ hơn tƣơng đối nhiều so với thiết bị trao đổi nhiệt truyền thống 

(ống chùm) có công suất tƣơng đƣơng. Thông thƣờng, với cùng công suất trao 

đổi nhiệt nhƣ nhau, lõi trao đổi nhiệt của thiết bị này nhỏ hơn 5 đến 10 lần so 

với kích thƣớc bó ống của thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm. Tƣơng ứng khối 

lƣợng của thiết trao đổi nhiệt ống chùm cũng nặng hơn so với thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu bo mạch in cùng công suất từ 5÷7 lần. So sánh về kích thƣớc của hai 

kiểu thiết bị này đƣợc minh họa trong hình H-2.38 (trong hình này các thiết bị có 

công suất là 2.350KW, thiết bị trao đổi nhiệt bo mạch in có bề mặt trao đổi nhiệt 

là 600m2). 

 

Hình H-2.38. So sánh thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch với thiết bị ống chùm 

2.4. TẬN DỤNG NHIỆT VÀ VẤN ĐỀ TIẾT KIỆM NĂNG LƢỢNG TRONG NHÀ 

MÁY LỌC HOÁ DẦU 

2.4.1. Đặt vấn đề 

Tiết kiệm năng lƣợng tiêu thụ ngày nay không chỉ có ý nghĩa về kinh tế mà 

còn có ý nghĩa quan trọng đối với vấn đề bảo vệ môi trƣờng. Sử dụng năng 

lƣợng càng nhiều cũng đồng nghĩa với việc thải càng nhiều các chất thải gây 

hiệu ứng nhà kính vào khí quyển. Việc cắt giảm năng lƣợng tiêu thụ với một số 

quốc gia công nghiệp phát triển là nhiệm vụ bắt buộc. 

Trong công nghiệp lọc hóa dầu có rất nhiều nguồn khí thải và các sản phẩm 

trung gian có nhiệt độ cao cần phải đƣợc làm nguội trƣớc khi thải vào môi 
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trƣờng hoặc đƣa về bể chứa. Nhƣ vậy, không những gây lãng phí nguồn năng 

lƣợng (các nguồn nhiệt cao) mà còn mất thêm năng lƣợng cho quá trình làm 

nguội các dòng có nhiệt độ cao này. Nếu nhƣ các nguồn nhiệt cao này đƣợc 

tận dụng sẽ có ý nghĩa đáng kể về khía cạnh kinh tế và bảo vệ môi trƣờng. 

Ngoài nguồn năng lƣợng của các dòng có nhiệt độ cao có thể tận dụng đƣợc, 

trong Nhà máy lọc hóa dầu còn tồn tại một số nguồn khí thải chứa một số cấu 

tử độc hại với môi trƣờng (CO, khí hydrocacbon nhẹ) cần phải đƣợc loại bỏ 

trƣớc khi thải vào môi trƣờng. Tuy nhiên có điểm lƣu ý là các khí này khi đốt 

cháy sẽ tỏa ra một năng lƣợng đáng kể và sản phẩm cháy là những chất không 

độc hại hoặc ít độc hại hơn. Nếu nhƣ nguồn thải này đƣợc tận dụng sẽ góp 

phần tiết kiệm đƣợc năng lƣợng tiêu thụ đồng thời có tác dụng bảo vệ "kép" 

môi trƣờng. Nguồn năng lƣợng của các dòng có nhiệt độ cao và các dòng khí 

thải có chứa các cấu tử sinh năng lƣợng khi cháy cũng là đối tƣợng cần đƣợc 

tận dụng trong Nhà máy lọc hóa dầu. 

Ngoài giải pháp tận dụng năng lƣợng từ các dòng có nhiệt độ cao và các dòng 

khí thải có chứa các cấu tử có nhiệt trị cao, trong thực tế để tiết kiệm năng 

lƣợng tiêu thụ một giải pháp khác cần phải đƣợc áp dụng là điều chỉnh chế hoạt 

động của thiết bị trong nhà máy ở chế độ tối ƣu. Một số nguyên tắc tiết kiệm 

năng lƣợng sẽ đƣợc trình bày dƣới đây. 

2.4.2. Một số nguyên tắc tiết kiệm năng lƣợng 

2.4.2.1. Các nguyên tắc tiết kiệm năng lƣợng trong nhà máy lọc hoá dầu 

Trong nhà máy lọc hoá dầu có nhiều quá trình công nghệ khác nhau hoạt 

động ở điều kiện nhiệt độ áp suất tƣơng đối cao, vì vậy, vấn đề tiết kiệm năng 

lƣợng cũng vô cùng đa dạng. Tuy nhiên, có một số phƣơng án chính dƣới đây. 

a Cải thiện chế độ hoạt động của máy móc thiết bị 

Chế độ hoạt động của máy móc, thiết bị ảnh hƣởng đến năng lƣợng tiêu thụ 

của toàn bộ nhà máy. Để giảm năng lƣợng tiêu thụ, một số nguyên tắc chính 

đƣợc xem xét, áp dụng: 

- Giảm tỷ lệ dòng hồi lƣu trong các tháp chƣng cất; 

- Giảm lƣợng hơi sục; 

- Giảm áp suất vận hành thiết bị; 

- Giảm tỷ lệ H2/hydrocacbon; 

- Điều chỉnh chế độ hoạt động của các tua bin, máy nén; 

- Điều chỉnh tỷ lệ hỗn hợp khí đốt phù hợp; 

b. Cải thiện thiết bị và xúc tác 
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Kết cấu của thiết bị, xúc tác có ảnh hƣởng tƣơng đối nhiều tới năng lƣợng 

tiêu thụ, vì vậy để tiết kiệm năng lƣợng thì vấn đề cải thiện thiết bị hiện đang sử 

dụng và xúc tác là vấn đề cần đặt ra. Các biện pháp chính là: 

- Thay đổi xúc tác để hiệu suất quá trình cao hơn, tiêu hao năng lƣợng, 

phụ trợ thấp hơn; 

- Thay các hệ thống bơm, hệ thống chân không; 

- Thay đổi cách bố trí hệ thống thiết bị trao đổi nhiệt để tận dụng nhiệt 

một cách hiệu quả hơn; 

- Cải thiện lớp cách nhiệt, bảo ôn để giảm nhiệt mất mát. 

Bên cạnh giải pháp nêu trên, để tiết kiệm năng lƣợng tiêu thụ cần tăng 

cƣờng các hoạt động duy tu, bảo dƣỡng thiết bị và định kỳ tẩy rửa cặn bám 

trong các thiết bị trao đổi nhiệt . 

c. Đầu tƣ mới và áp dụng công nghệ mới 

Công nghệ phát triển không ngừng, sơ đồ công nghệ nhà máy cũng nhƣ 

các máy móc, thiết bị sau một thời gian vận hành nhanh chóng bị lạc hậu, dẫn 

đến việc tiêu hao năng lƣợng cao hơn so với máy móc mới. Vì vậy, việc sử 

dụng các máy móc thiết bị mới và chỉnh sửa sơ đồ công nghệ là một trong 

những giải pháp để tiết kiệm năng lƣọng tiêu thụ. Tuy nhiên, việc đầu tƣ mới 

đòi hỏi chi phí cao, do đó cần phải so sánh lợi ích đem lại để quyết định, trừ khi 

các thay đổi này là bắt buộc do yêu cầu bảo vệ môi trƣờng hoặc chất lƣợng sản 

phẩm. 

2.4.3. Một số ví dụ điển hình về tiết kiệm năng lƣợng 

2.4.3.1.Thay đổi chế độ hoạt động của thiết bị 

Nhƣ đã đề cập ở trên, chế độ hoạt động của máy móc, thiết bị ảnh hƣởng 

đến tiêu thụ năng lƣợng đặc biệt là các thiết bị có công suất lớn sử dụng nhiều 

dạng năng lƣợng khác nhau. Trong nhà máy lọc dầu, phân xƣởng chƣng cất 

dầu thô là một ví dụ, công suất chế biến của phân xƣởng này trung bình 

khoảng từ 6-10 triệu tấn dầu thô /năm với lƣợng năng lƣợng tiêu thụ (điện, hơi 

nƣớc, dầu đốt) là rất lớn. Để tiết kiệm năng lƣợng tiêu thụ một giải pháp đựơc 

áp dụng là giảm áp suất tại vùng sục của tháp chƣng cất chính xuống giới hạn 

cho phép. Việc giảm áp suất vùng sục của tháp chƣng cất dẫn đến thay đổi một 

loạt các thông số công nghệ của tháp cất và lò gia nhiệt theo xu hƣớng giảm 

đƣợc năng lƣợng tiêu thụ. Cụ thể nhƣ sau: 

- Giảm nhiệt độ vùng sục xuống (khoảng 80C); 

- Giảm nhiệt độ nguyên liệu ra khỏi lò gia nhiệt (khoảng 120C); 
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Hình H-2.39-Tiết kiệm năng lƣợng trong phân xƣởng chƣng cất dầu thô 

Do nhiệt độ vùng sục và nhiệt nguyên liệu vào tháp giảm xuống đáng kể 

dẫn đến lƣợng nhiên liệu tiêu hao trong lò gia nhiệt cũng giảm đáng kể và 

lƣợng hơi nƣớc sục ở đáy tháp cũng giảm. Với một phân xƣởng chƣng cất dầu 

thô công suất khoảng 110.000thùng/ngày thì năng lƣợng tiết kiệm đƣợc khoảng 

1700m3 dầu nhiên liệu quy đổi một năm. Giải pháp và các vị trí có thể tiết kiệm 

đƣợc năng lƣợng tiêu thụ trong phân xƣởng chƣng cất dầu thô đƣợc minh họa 

ở hình H-2.39. 

2.4.3.2. Tận dụng nhiệt của dòng công nghệ có nhiệt độ cao 

Một hiện tƣợng phố biến trong công nghiệp chế biến dầu khí là nguyên liệu 

trƣớc khi vào các lò phản ứng, các tháp chƣng cất thƣờng có nhiệt độ thấp hơn 

điều kiện công nghệ yêu cầu. Vì vậy, trƣớc các thiết bị này phải lắp đặt lò đốt 

hoặc thiết bị gia nhiệt để nâng nhiệt độ của dòng nguyên liệu tới giá trị cần thiết. 

Trong khi đó sản phẩm đi ra từ lò phản ứng, các tháp chƣng cất này lại có nhiệt 

độ cao cần phải đƣợc làm nguội. Quá trình làm nguội này tiêu thụ thêm một 

lƣợng năng lƣợng. Vấn đề tận dụng các dòng công nghệ có nhiệt độ cao để gia 

nhiệt dòng nguyên liệu có nhiệt độ thấp thông thƣờng cũng đƣợc đặt ra ngay 

trong giai đoạn thiết kế ban đầu. Tuy nhiên, thƣờng việc tận dụng chƣa đƣợc 

triệt để, vì vậy, cần phải có những biện pháp tận dụng nguồn nhiệt nhiều hơn 

nữa.Ví dụ điển hình cho việc tận dụng dòng công nghệ có nhiệt độ cao để gia 

nhiệt nguyên liệu là các quá trình xử lý lƣu huỳnh bằng hydro. 

Trong thiết kế truyền thống trƣớc đây, các phân xƣởng này cũng đã tính 

đến việc tận dụng dòng nhiệt độ cao đi ra từ lò phản ứng, tuy nhiên, theo thiết 
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kế này thì việc tận dụng nhiệt còn chƣa thật triệt để và chƣa có sự phối hợp 

giữa phần thiết bị phản ứng và phần tháp chƣng luyện. Vì vậy, để tận dụng 

đƣợc nhiều hơn nữa nguồn nhiệt thừa và giảm tối đa năng lƣợng tiêu thụ cho 

quá trình làm mát sản phẩm đi ra từ tháp chƣng cất, các thiết bị trao đổi nhiệt 

đƣợc lắp đặt bổ sung để tận dụng nhiệt năng của dòng sản phẩm đi ra từ thiết 

bị phản ứng để gia nhiệt cho dòng nguyên liệu trƣớc khi vào lò phản ứng. Thiết 

bị gia nhiệt đáy tháp chƣng cất đƣợc loại bỏ và thay vào đó là một thiết bị trao 

đổi nhiệt tận dụng nhiệt lƣợng của dòng sản phẩm đi ra từ lò phản ứng. Các 

thiết bị trao đổi nhiệt cũng đƣợc lắp đặt bổ sung trên đƣờng ra của dòng sản 

phẩm đáy tháp chƣng cất để tận dụng nhiệt thừa đồng thời giảm năng lƣợng 

tiêu hao cho quá trình làm mát sản phẩm. Sơ đồ minh họa cho việc tận dụng 

nguồn nhiệt từ các dòng có nhiệt độ cao trong các phân xƣởng xử lý lƣu huỳnh 

bằng hydro đƣợc minh họa trong các hình H-2.40A và H-2.40B. 

 

Hình H-2.40A-Tận dụng nguồn nhiệt thừa trong phân xƣởng xử lý lƣu huỳnh 

bằng hydro (trƣớc khi cải thiện) 

Nhờ có các thiết bị trao đổi nhiệt lắp đặt bổ sung (hình H-2.40B) mà hiệu 

quả tận dụng nhiệt đƣợc cải thiện đáng kể và do vậy tiết kiệm đƣợc năng 

lƣợng, phụ trợ tiêu hao. Kết quả thu dƣợc sau khi áp dụng giải pháp này là 

đáng khích lệ: tiết kiệm đƣợc khoảng 2,8lít nhiên liệu tiêu hao cho 1m3 nguyên 

liệu đƣa và lò phản ứng và tƣơng ứng lƣợng nƣớc làm mát giảm đi 1,5 tấn cho 

mỗi 1m3 nguyên liệu. 
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Hình H-2.40B-Sơ đồ tận dụng nguồn nhiệt thừa trong phân xƣởng xử lý lƣu 

huỳnh bằng hydro (sau khi cải thiện) 

2.4.3.3. Tận dụng dòng khí thải có chứa cấu tử có nhiệt trị và nhiệt độ cao 

Nhƣ đã đề cập, trong công nghiệp chế biến dầu khí tồn tại các dòng khí 

thải có nhiệt độ cao và chứa cấu tử có nhiệt trị cháy cao. Tận dụng đƣợc nguồn 

năng lƣợng này không chỉ có ý nghĩa về mặt kinh tế mà còn góp phần bảo vệ 

môi trƣờng. Dòng khí dạng này điển hình là dòng khí thải từ thiết bị tái sinh xúc 

tác phân xƣởng cracking xúc tác cặn tầng sôi. Nhiệt độ dòng khí thải từ phân 

xƣởng này trung bình vào khoảng 700†7800C (tùy thuộc vào công nghệ và tính 

chất dầu thô). Trong dòng khí thải còn chứa một lƣợng lớn khí CO độc hại 

nhƣng lại cho nhiệt lƣợng cao khi đốt cháy. Dòng khí này là đối tƣợng lý tƣởng 

cho việc tận dụng để sản xuất hơi nƣớc cao, trung áp và chạy các tua bin khí 

phát điện. Sơ đồ nguyên lý tận dụng dòng khí thải từ thiết bị tái sinh xúc tác cặn 

tầng sôi đƣợc minh họa trong hình H-2.41. 

Theo sơ đồ nguyên lý này, khí thải có nhiệt độ cao đi ra từ thiết bị tái sinh 

xúc tác đƣợc đƣa vào turbine khí cùng với turbin hơi phát điện sử dụng nội tại 

trong nhà máy. Dòng khí thải này sau khi qua turbine khí sẽ đƣợc đƣa sang nồi 

hơi tận dụng nhiệt (Waste Heat Boiler and CO Boiler). Tại đây dòng khí vốn có 

nhiệt độ cao giàu khí mono cacbon (CO) này đƣợc phối trộn với không khí và 

bổ sung thêm nhiên liệu (tùy thuộc vào cân bằng nhiệt lƣợng) thành hỗn hợp 

cháy có nhiệt độ cao để sản xuất hơi phục vụ cho nhu cầu nội tại nhà máy. Nhƣ 

vậy, với sơ đồ công nghệ này, dòng khí thải không chỉ đƣợc tận dụng về năng 
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lƣợng nhiệt mà còn đƣợc tận dụng cả nguồn nhiệt trị của cấu tử trong dòng thải 

(khí CO). Nhờ có nguồn năng lƣợng đƣợc tái sinh mà năng lƣợng tiêu hao toàn 

nhà máy sẽ đƣợc giảm bớt. 

 

Hình H-2.41-Sơ đồ nguyên lý tận dụng nhiệt dòng khí thải từ từ thiết bị tái sinh 

xúc tác quá trình cracking xúc tác cặn tầng sôi 

2.4.3.4. Tận dụng dòng khí thải từ các lò đốt có nhiệt độ cao 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí có rất nhiều quá trình công nghệ sử 

dụng lò đốt để gia nhiệt nguyên liệu (chƣng cất dầu thô, quá trình xử lý lƣu 

huỳnh bằng hydro,...). Trong các thiết kế trƣớc đây phần lớn các dòng khí thải 

này không đƣợc tận dụng (xem hình H-2.42) hoặc tận dụng không triệt để (gia 

nhiệt sản xuất hơi nƣớc quá nhiệt). Nguồn nhiệt cao này nếu không đƣợc tận 

dụng không chỉ gây thiệt hại về kinh tế mà còn ảnh hƣởng xấu đến môi trƣờng 

không khí. 

Trong những năm gần đây, do sức ép cạnh tranh về giá cả và do những 

yêu cầu về bảo vệ môi trƣờng mà các nguồn khí thải từ lò đốt đã đƣợc một số 

nhà máy lọc hóa dầu trên thế giới xem xét, tận dụng nguồn nhiệt cao này để gia 

nhiệt cho không khí trƣớc khi đƣa vào phối trộn ở buồng đốt của chính các lò 

đốt này. Không khí trƣớc khi đƣa vào lò đốt có nhiệt độ cao sẽ giúp hiệu suất 

cháy cao hơn, giảm đƣợc nhiên liệu tiêu hao và trong một số trƣờng hợp giảm 

lƣợng chất độc hại hình thành trong quá trình cháy (NOx, SOx). 
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Hình H-2.42-Các nguồn khí thải lò đốt không đƣợc tận dụng 

Để tận dụng nguồn nhiệt từ các dòng khí thải lò đốt nhƣ mô tả trong hình 

H-2.42, một thiết bị trao đổi nhiệt không khí đƣợc lắp đặt để thực hiện việc trao 

đổi nhiệt. Ngoài ra để cƣỡng bức dòng khí, một quạt hút và một quạt đẩy cũng 

đƣợc lắp đặt bổ sung. Sơ đồ công nghệ tận dụng nhiệt từ các lò đốt đƣợc mô 

tả trong hình H-2.43. Với nhiệt độ dòng khí thải hỗn hợp từ hai lò đốt giả định là 

4400C, nhiệt độ không khí môi trƣờng là 150C thì nhiệt độ không khí đƣa vào 

buồng đốt sau khi đi qua thiết bị gia nhiệt sẽ đạt vào khoảng xấp xỉ 4000C trong 

khi đó nhiệt độ dòng khí thải vào khí quyển giảm xuống còn 1200C so với nhiệt 

độ trƣớc khi tận dụng nhiệt là 4400C. Những lợi ích thu đƣợc từ việc tận dụng 

nhiệt dòng khí thải nhiệt độ cao từ các lò đốt nhƣ mô tả trong hình H-2.43 là: 

- Nhiệt độ khí thải giảm đi đƣợc 3200C (từ 4400C xuống còn 1200C), nhờ 

đó không cần các biện pháp thứ cấp (hạ nhiệt độ) để xử lý dòng khí này 

trƣớc khi thải vào môi trƣờng; 

- Hiệu suất nhiệt của các lò đốt tăng lên 15% (từ 71% lên 86%) nhờ nhiệt 

độ không khí phối trộn ở buồng đốt cao hơn; 

- Nhiên liệu tiêu hao cho các lò đốt này giảm đáng kể. 

Nhƣ vậy việc tận dụng nguồn nhiệt từ dòng khí thải của lò đốt không chỉ 

mang lại hiệu quả kinh tế mà còn góp phần tích cực vào việc giảm các chất thải 

gây hiệu ứng nhà kính vào khí quyển. 
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Hình H-2.43-Sơ đồ công nghệ tận dụng nguồn nhiệt cao từ dòng khí thải của 

các lò đốt 

2.5. LỰA CHỌN THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT 

2.5.1. Yêu cầu chung 

Một trong những nhiệm vụ quan trọng của ngƣời thiết kế khi tính toán một 

quá trình trao đổi nhiệt để đáp ứng đƣợc yêu cầu cụ thể là việc cân nhắc lựa 

chọn dạng thiết bị trao đổi nhiệt sẽ đƣợc sử dụng một cách hợp lý nhất. Trong 

đa số các ngành công nghiệp trƣớc đây, thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm 

thƣờng đƣợc cân nhắc sử dụng trƣớc tiên do hệ thống các tiêu chuẩn áp dụng 

cho thiết bị này tƣơng đối hoàn thiện (các tiêu chuẩn TEMA và ASME). Tuy 

nhiên, trong những năm gần đây, vấn đề nâng cao hiệu suất của các thiết bị 

trao đổi nhiệt đồng thời phải giảm thiểu giá thành của thiết bị là những tiêu chí 

quan trọng trong quá trình thiết kế thiết bị. Vì vậy, các dạng thiết bị trao đổi nhiệt 

khác ngày càng đƣợc chú ý xem xét, sử dụng. Đặc biệt, trong ngành công 

nghiệp chế biến dầu khí, nơi có rất nhiều quá trình công nghệ khác nhau với 

những điều kiện chế độ công nghệ khác nhau thì nhu cầu về đa dạng hóa sử 

dụng thiết bị trao đổi nhiệt để nâng cao hiệu quả quá trình trao đổi nhiệt, nâng 

cao độ tin cậy hệ thống, tiết kiệm chi phí đầu tƣ và chi phí vận hành là một nhu 

cầu mang tính khách quan. 

Có nhiều tiêu chí để lựa chọn dạng thiết bị trao đổi nhiệt, tuy nhiên về cơ 

bản các tiêu chí chính đƣợc xem xét bao gồm: 

- Yêu cầu về nhiệt và thủy lực; 

- Tính tƣơng thích của vật liệu chế tạo; 

- Độ tin cậy vận hành; 
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- Vấn đề bảo dƣỡng; 

- Đáp ứng những quy định về an toàn, sức khỏe và môi trƣờng; 

- Giá thành thiết bị. 

Bất kỳ một thiết bị trao đổi nhiệt nào đƣợc lựa chọn phải có khả truyền 

đƣợc lƣợng nhiệt với công suất xác định theo yêu cầu với khoảng nhiệt độ vào/ 

ra của các lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt dao động trong một giới hạn cho 

phép. Đồng thời, tổn thất áp suất trong thiết bị phải nằm trong giới hạn cho 

phép đƣợc xác định bởi điều kiện công nghệ hay yếu tố kinh tế. Thiết bị này 

phải có khả năng chịu đƣợc ứng suất sinh ra do chênh lệch áp suất và nhiệt độ 

giữa các lƣu thể và giữa các chi tiết khác nhau của thiết bị. Vật liệu lựa chọn 

chế tạo thiết bị phải chịu đƣợc tính ăn mòn. Khuynh hƣớng đóng cặn trong thiết 

bị phải đƣợc đánh giá để xác định chu kỳ làm vệ sinh thiết bị. Trong điều kiện 

các chất trao đổi nhiệt có tính độc hại cao thì thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc lựa 

chọn phải có khả năng loại bỏ hoặc giảm tối đa ảnh hƣởng tới sức khỏe con 

ngƣời và môi trƣờng nếu thiết bị rò rỉ hoặc xảy ra sự cố. Thiết bị trao đổi nhiệt 

đƣợc lựa chọn phải đáp ứng đƣợc đầy đủ yêu cầu của các tiêu chuẩn an toàn. 

Các cơ sở ban đầu để quyết định lựa chọn sơ bộ dạng thiết bị sẽ đƣợc trình 

bày dƣới đây. 

2.5.2. Lựa chọn sơ bộ 

Các tiêu chí cơ bản để lựa chọn sơ bộ kiểu, dạng thiết bị trao đổi nhiệt mà 

ngƣời thiết kế cần phải xem xét cho các ứng dụng cụ thể đƣợc trình bình trong 

bảng 2-1 dƣới đây. Trong bảng này cung cấp các thông tin về giới hạn nhiệt độ, 

áp suất hoạt động của các dạng thiết bị trao đổi nhiệt và dải bề mặt trao đổi 

nhiệt các thiết bị này của các nhà chế tạo và cung cấp thiết bị có sẵn trên thị 

trƣờng (các thiết bị này thƣờng đƣợc chế tạo chuẩn hóa trừ khi có yêu cầu 

riêng). Tuy nhiên, cũng cần lƣu ý rằng, bề mặt trao đổi nhiệt không phải là điều 

kiện tiên quyết cho việc lựa chọn vì có thể bố trí các thiết bị hoạt động song 

song nhau để đáp ứng yêu cầu về bề mặt trao đổi nhiệt (phƣơng án này có thể 

phát sinh thêm chi phí đƣờng ống và các phụ kiện). Bảng này cũng cung cấp 

thông tin về vấn đề tƣơng thích giữa lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt và các phần 

của thiết bị liên quan đến rò rỉ và khả năng gây sự cố.  

Bảng 2-1. Một số tiêu chí để lựa chọn sơ bộ kiểu thiết bị trao đổi nhiệt 

Kiểu 

thiết bị 

Khoảng 

áp suất 

(MPa) 

Khoảng 

nhiệt độ, 
0C 

Diện tích 

bề mặt 

trao đổi 

nhiệt, m2 

Vận tốc lƣu thể 

(ngoài/trong 

ống), m/s 

Giới hạn 

lƣu thể 

Đặc điểm 

chính 
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Ống lồng 

ống 

30 (vỏ); 

140 (ống) 
-100÷+ 600 0,25÷20 

Lỏng (2÷3)/(2÷3) 

Khí 

(10÷20)/(10÷20) 

Vật liệu 

chế tạo 

Kích thƣớc 

nhỏ, mô 

đun 

Ống 

chùm 
30 -200÷+ 600 3÷1000 

Lỏng (1÷2)/(2÷3) 

Khí 

(5÷10)/(10÷20) 

Vật liệu 

chế tạo 
Nhiều kiểu 

Tấm bản 

có vòng 

đệm 

0,1÷2,5 -25÷+175 1÷2500 

Lỏng (1÷2)/(1÷2) 

Khí 

(5÷10)/(5÷10) 

Vật liệu 

vòng đệm 

Giá 

thành/m2 

thấp 

Tấm bản 

hàn kín 
3 > + 400 1÷2500 

Lỏng (1÷2)/(1÷2) 

Khí 

(5÷10)/(5÷10) 

Vật liệu 

chế tạo, 

không 

đóng cặn 

∆P giữa 

lƣu thể 

<3Mpa 

Xoáy lốc 2 Đến + 300 10÷200 

Lỏng (1÷2)/(1÷2) 

Khí 

(5÷10)/(5÷10) 

Vật liệu 

chế tạo 

Cho độ 

nhớt và ăn 

mòn cao 

Xoáy lốc 

dạng 

ống 

50 + 350 1÷50 

Lỏng (2÷3)/(2÷3) 

Khí 

(5÷10)/(5÷10) 

Vật liệu 

chế tạo 

Ít bảo 

dƣỡng 

Mật độ 

trao đổi 

nhiệt cao 

3÷10 -270÷+ 800 10÷30.000 Khí (2÷5)/(2÷5) 

Vật liệu 

chế tạo, 

không ăn 

mòn 

Mật độ 

cao, ∆T 

thấp 

Làm mát 

bằng 

không 

khí 

Có thể 

thay đổi 

Có thể 

thay đổi 
6÷20.000 

Lỏng (2÷3)/(2÷3) 

Khí (3÷6)/(5÷10) 

Vật liệu 

chế tạo 

Cho mục 

đích thải 

nhiệt 

Với nhiều dạng thiết bị trao đổi nhiệt, việc lựa chọn vật liệu chế tạo chỉ phụ 

thuộc vào việc đốt nóng hay làm nguội các lƣu thể. Nhìn chung, thiết bị trao đổi 

nhiệt nào cần yêu cầu vòng đệm để ngăn chia hai lƣu thể thì giới hạn áp dụng 

của thiết bị này nằm ở chính khả năng tƣơng thích của vòng đệm với các lƣu 

thể.  

Với các dạng thiết bị việc mở thiết bị kiểm tra và vệ sinh gặp trở ngại (các 

dạng thiết bị hàn kín, thiết bị có mật độ bề mặt trao đổi nhiệt cao) thì không nên 

sử dụng cho các lƣu thể vừa có tính ăn mòn vừa dễ bị đóng cặn. Trong trƣờng 

hợp có nhiều dạng thiết bị trao đổi nhiệt cùng đáp ứng đƣợc các tiêu chí về 

công suất truyền nhiệt, chế độ thủy lực yêu cầu, chứng tỏ đƣợc sự tƣơng thích 

với các lƣu thể, không gặp phải các vấn đề nghiêm trọng trong bảo dƣỡng và 

vấn đề an toàn sức khỏe và môi trƣờng thì việc dạng thiết bị đƣợc lựa chọn sẽ 

chủ yếu dựa trên tiêu chí kinh tế (giá thiết bị, chi phí vận hành, bảo dƣỡng,...). 
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2.6. CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP 

1. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

ống chùm; 

2. Trình bày nguyên tắc phân loại thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm; 

3. Hãy cho biêt lý do mặc dù thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm có mật độ 

bề mặt trao đổi nhiệt không cao nhƣng vẫn đƣợc sử dụng rộng rãi trong 

công nghiệp nói chung và trong công nghiệp chế biến dầu khí nói riêng; 

4. Trình bày mục đích của các vách ngăn trong thiết bị trao đổi nhiệt ống 

chùm, kết cấu của một số kiểu vách ngăn dòng và ứng dụng của các kiểu 

này; 

5. Trình bày cấu tạo và ứng dụng của một số kiểu thiết bị trao đổi nhiệt theo 

phân loại của tiêu chuẩn TEMA; 

6. Nguyên nhân gây ứng suất nhiệt trong thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm, 

trình bày các giải pháp khắc phục ứng suất nhiệt, ƣu nhƣợc điểm của các 

giải pháp này; 

7. Trình bày nguyên nhân gây rung động chùm ống, các giải pháp tránh hiện 

tƣợng này; 

8. Các hỏng hóc có thể xảy ra do hiện tƣợng rung động chùm ống? 

9. Hãy trình bày một số nguyên tắc bố trí dòng chảy trong thiết bị trao đổi 

nhiệt ống chùm; 

10. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản; 

11. Trình bày cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản; 

12. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu khung bản; 

13. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn 

kín; 

14. Trình bày cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín; 

15. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu tấm bản hàn kín; 

16. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

tấm bản hàn đặc biệt Alfarex; 

17. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu tấm bản hàn đặc biệt Alfarex; 

18. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối hợp 

kiểu tấm bản và ống Bavex; 
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19. Trình bày cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối hợp kiểu tấm bản và 

ống Bavex; 

20. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng hàn phối hợp kiểu tấm bản và ống Bavex; 

21. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc; 

22. Trình bày cấu tạo thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc; 

23. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu xoáy lốc; 

24. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp kiểu tấm 

bản và ống chùm; 

25. Trình bày cấu tạo của thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp kiểu tấm bản và ống 

chùm; 

26. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

phối hợp kiểu tấm bản và ống chùm; 

27. Trình bày nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in; 

28. Trình bày ứng dụng và phạm vi chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt 

kiểu bo mạch in; 

29. Trình bày các nguyên tắc cơ bản tiết kiệm năng lƣợng tiêu thụ trong nhà 

máy lọc hóa dầu; 

30. Trình bày lợi ích mang lại khi tận dụng nhiệt lƣợng của các dòng công 

nghệ có nhiệt độ cao; 

31. Trình bày lợi ích mang lại khi tận dụng dòng khí thải có nhiệt độ cao và 

chứa cấu tử có nhiệt trị cao; 

32. Trình bày lợi ích mang lại của việc tận dụng dòng khí thải lò đốt có nhiệt độ 

cao; 

33. Trình bày các tiêu chí cơ bản lựa chọn sơ bộ thiết bị trao đổi nhiệt; 
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BÀI 3. THIẾT BỊ VÀ HỆ THỐNG KHÍ NÉN 

Mã bài: HD I3 

 

Giới thiệu 

Trong các nhà máy công nghệ nói chung cũng nhƣ trong công nghiệp chế 

biến dầu khí nói riêng, khí nén giữ một vai trò quan trọng trong vận hành nhà 

máy (là động lực cho các van điều khiển tự động bằng khí nén) cũng nhƣ trong 

bảo dƣỡng máy móc thiết bị. Trong vận hành bình thƣờng, khí nén đƣợc sử 

dụng để vận hành các van điều khiển bằng khí nén và nguồn động lực cho một 

số dụng cụ sửa chữa nhỏ. Trong giai đoạn bảo dƣỡng, khí nén đƣợc sử dụng 

trong việc thổi súc, rửa đƣờng ống,... Để nhà máy vận hành an toàn, hệ thống 

khí nén và chất lƣợng của khí nén phải đạt đƣợc các yêu cầu của các thiết bị 

tiêu thụ. 

Ngoài Hệ thống khí nén, trong các nhà máy chế biến dầu khí còn có hệ 

thống cung cấp khí ni-tơ để đảm bảo vận hành an toàn Nhà máy và phục vụ 

cho công tác bảo dƣỡng và giai đoạn khởi động Nhà máy. Hệ thống khí ni-tơ có 

vai trò đặc biệt quan trong đối với một số quá trình công nghệ của nhà máy lọc 

dầu. 

Mục tiêu thực hiện 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc mục đích, cấu tạo và nguyên lý hoạt động của hệ thống cấp 

khí nén điều khiển và khí nén công nghệ. 

- Mô tả đƣợc vai trò, mục đích và cấu tạo Hệ thống thiết bị cấp khí Ni-tơ 

trong công nghiệp lọc hoá dầu. 

- Có khả năng nhận biết đƣợc kiểu dạng thiết bị trong thực tế. 

- Thực hiện vận hành một số thiết bị trong phòng thí nghiệm. 

Nội dung chính 

- Sơ đồ công nghệ và cấu tạo thiết bị Hệ thống cấp khí nén. 

- Sơ đồ công nghệ và cấu tạo thiết bị Hệ thống cấp khí Ni-tơ. 

- Các thiết bị tiêu thụ khí nén và khí Ni-tơ trong công nghiệp chế biến dầu 

khí. 

3.1. HỆ THỐNG CẤP KHÍ NÉN 

3.1.1. Vai trò hệ thống khí nén 

Khí nén có vai trò quan trọng trong vận hành nhà máy công nghệ nói 

chung cũng nhƣ trong công nghiệp chế biến dầu khí nói riêng. Trong công 

nghiệp chế biến dầu khí, khí nén còn có ý nghĩa đặc biệt quan trọng hơn do 
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những đặc thù riêng: khả năng cháy nổ cao, nhiều chất độc hại nên phần lớn 

quá trình đều đƣợc điều khiển tự động. Điều khiển tự động các van trong công 

nghiệp chế biến dầu khí có thể dùng mô tơ điện hay bằng khí nén, tuy nhiên, 

van đƣợc điều khiển bằng khí nén có một số ƣu điểm, thậm chí một số van 

ngừng khẩn cấp bắt buộc phải dùng khí nén. Chất lƣợng của khí nén và độ tin 

cậy của hệ thống này, vì vậy, đóng một vai trò không nhỏ trong việc đảm bảo an 

toàn vận hành nhà máy. 

Ngoài chức năng cung cấp khí nén cho quá trình điều khiển tự động, khí 

nén trong các nhà máy chế biến dầu khí còn phục vụ một số quá trình công 

nghệ, làm động lực cho một số dụng cụ sửa chữa nhỏ và trong giai đoạn khởi 

động, bảo dƣỡng nhà máy. 

3.1.2. Hệ thống khí nén 

Hệ thống khí nén trong Nhà máy lọc hóa dầu đƣợc chia thành hai bộ phận, 

bộ phận sản xuất khí nén và hệ thống phân phối khí nén tới các hộ tiêu thụ 

trong nhà máy. Dƣới đây trình bày cấu tạo nguyên lý hoạt động của các bộ 

phận này. 

3.1.2.1. Bộ phận sản xuất khí nén 

Khí nén phục vụ trong nhà máy là không khí đƣợc nén tới áp suất thích 

hợp cho mục đích sử dụng (thông thƣờng khí nén có áp suất từ 7-11Kg/cm2). 

Ngoài yêu cầu về áp suất, không khí nén phục vụ cho mục đích điều khiển cần 

phải đáp ứng đƣợc các yêu cầu về chất lƣợng mà chủ yếu là yêu cầu về hàm 

lƣợng nƣớc trong khí nén.  

 

Hình H-3.1. Sơ đồ hệ thống sản xuất khí nén 
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Sơ đồ nguyên lý cấu tạo và hoạt động của hệ thống khí nén trong Nhà máy 

lọc hóa dầu đƣợc mô tả trong hình H-3.1. Theo sơ đồ này, bộ phận sản xuất khí 

nén bao gồm các thiết bị chính: 

- Các máy nén khí; 

- Bình chứa khí ƣớt; 

- Bình sấy khí; 

- Bình chứa khí khô. 

a. Nguyên lý hoạt động 

Không khí đƣợc các máy nén nén tới áp suất thích hợp (thông thƣờng từ 

7÷11Kg/cm2), đƣợc làm mát rồi đƣa tới bình chứa khí ƣớt. Một phần hơi nƣớc 

trong không khí đƣợc ngƣng tụ và tách ra, tuy nhiên, lƣợng hơi nƣớc trong 

không khí nén vẫn cao, vì vậy, cần phải tiếp tục đƣợc tách ra khỏi khí nén cho 

tới khi đạt yêu cầu về độ ẩm cho phép. Không khí sau đó đƣợc đƣa tới bình sấy 

khô, tại đây lƣợng hơi nƣớc đƣợc tách tiếp tới giới hạn yêu cầu, các hạt rắn lẫn 

trong không khí cũng đƣợc tách ra ở đây. Không khí sau khi sấy khô đƣợc đƣa 

tới bình chứa khí nén, bình chứa khí nén có chức năng bình ổn áp suất cung 

cấp cho các hộ tiêu thụ và là nguồn dự trữ khí nén trong trƣờng hợp các máy 

nén gặp sự cố hoặc hệ thống phải ngừng hoạt động hoàn toàn do mất điện. 

b. Cấu tạo 

Máy nén khí 

Để việc cung cấp khí nén đƣợc liên tục với độ tin cậy cao trong thực tế số 

máy nén thƣờng đƣợc bố trí là ba (3) với công suất mỗi máy đáp ứng 100% 

công suất khí nén theo thiết kế, các máy nén hoạt động theo nguyên tắc: 1 máy 

hoạt động, một máy dự phòng và một máy đang trong giai đoạn bảo dƣỡng. 

Theo nguyên tắc hoạt động này, khả năng ngừng hoạt động hoàn toàn của hệ 

thống khí nén do sự cố máy nén là rất thấp, nếu máy nén đang hoạt động gặp 

sự cố, máy dự phòng ngay lập tức đƣợc đƣa vào hoạt động, đồng thời máy 

đang ở trạng thái bảo dƣỡng đƣợc đƣa vào trạng thái dự phòng. 

Tùy theo công suất khí nén yêu cầu, máy nén lựa chọn có thể là máy nén 

kiểu trục vít hoặc máy nén ly tâm. Thông thƣờng nếu công suất máy nén nằm 

trong dải công suất thông dụng của các nhà chế tạo thì máy nén trục vít sẽ 

đƣợc ƣu tiên lựa chọn do máy nén trục vít có nhiều ƣu điểm nhƣ độ ổn định 

cao, hoạt động êm dịu,... Trong trƣờng hợp công suất máy nén lớn không nằm 

trong dải công suất thông dụng của các nhà chế tạo thì máy nén lý tâm thƣờng 

đƣợc xem xét lựa chọn. Dƣới đây trình bày cấu tạo của một số dạng máy nén 

hay đƣợc sử dụng.  
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Hình H-3.2. Máy nén kiểu trục vít 

 

Hình H-3.3A Cấu tạo bên trong máy nén kiểu trục vít 

 

Hình H-3.3B-Minh họa cấu tạo bên trong máy nén kiểu trục vít 
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Hình H-3.4-Cụm máy nén kiểu trục vít lắp đặt hoàn chỈnh 

 

Hình H-3.5A- Nguyên lý cấu tạo bên trong máy nén ly tâm 

 

Hình H-3.5B- Minh họa cấu tạo bên trong máy nén ly tâm 
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Hình H-3.6-Hình ảnh máy nén ly tâm lắp đặt hoàn chỉnh 

Máy nén trục vít là dạng máy nén thể tích có cấu trúc lý tƣởng để hoạt 

động trong điều kiện khí nén có lẫn bụi bẩn hoặc lỏng cuốn theo. Máy nén trục 

vít cho phép đƣa các chất làm mát, chất rửa sạch vào dòng khí nén do vận tốc 

dòng thấp. Tuổi thọ của máy nén trục vít có thể đạt tới 20 năm với 3 năm đầu 

hoạt động liên tục không sự cố. Máy nén trục vít có thể là dạng máy nén một 

cấp hoặc nhiều cấp tùy vào áp suất yêu cầu. Bộ phận dẫn dộng có thể là mô tơ 

điện hoặc tuabin hơi. Máy nén kiểu trục vít có nhiều ƣu điểm so với một số kiểu 

máy nén khác trong dải công suất và áp suất làm việc của nó.  

Một số ƣu điểm của máy nén kiểu trục vít so với máy nén kiểu pít-tông: 

- Không có bộ phận chịu tác dụng của ứng suất mỏi do phải hoạt động liên 

tục(xéc măng pít-tông, van) do vậy ít phải bảo dƣỡng. 

- Không có bộ phận dao động lệch tâm vì vậy máy ít rung động hơn nhờ 

đó chi phí cho nền móng cũng ít hơn. 

- Khả năng phục vụ cao, đạt tới 99%. 

Một số ƣu điểm của máy nén kiểu trục vít so với máy nén kiểu ly tâm: 

- Khí nén có thể chứa bụi (cho phép tới 300mg/m3) hoặc giọt lỏng (điều mà 

máy nén khác dƣờng nhƣ không cho phép); 

- Vận tốc đầu ra thấp vì vậy cho phép đƣa chất lỏng vào dòng với mục 

đích làm mát hoặc rửa sạch; 

- Lƣu lƣợng thể tích cửa hút máy dƣờng nhƣ không đổi khi tỷ số nén thay 

đổi do vậy không gây ra hiện tƣợng xung; 

- Có đáp ứng rất tốt giữa mức tải và năng suất tiêu thụ: 50% lƣu lƣợng 

tƣơng ứng 50% vận tốc và tiêu thụ năng lƣợng bằng 50%; 



 
158 

- Hoạt động ở dƣới vận tốc độ công hƣởng thứ nhất của trục quay vì vậy 

không gây ra hiện tƣợng rung động nguy hiểm khi máy vƣợt qua vận tốc 

cộng hƣởng này. 

Bình chứa khí nén ƣớt 

Bình chứa khí ƣớt có chức năng chứa khí nén đã đƣợc làm mát từ máy 

nén khí đƣa tới. Thông thƣờng, hai bình chứa khí nén ƣớt mỗi bình có sức 

chứa bằng 100% công suất của hệ thống. Hai bình chứa này hoạt động theo 

nguyên tắc một bình hoạt động, một bình ở trạng thái dự phòng. Thiết kế theo 

nguyên tắc này đảm bảo thƣờng xuyên bảo dƣỡng/sửa chữa đƣợc bình chứa 

cũng nhƣ đảm bảo công tác thanh tra định kỳ bắt buộc mà không ảnh hƣởng 

đến hoạt động liên tục của hệ thống. Các bình chứa khí ƣớt là các bình trụ chế 

tạo bằng thép cacbon. 

Bình sấy 

Quá trình sấy khí nén để tách hơi nƣớc hoạt động theo nguyên lý sấy lạnh. 

Không khí nén sẽ đƣợc làm lạnh tới nhiệt độ nhất định (tùy thuộc vào yêu cầu 

tách ẩm ra khỏi khí nén). Mục đích tách hơi nƣớc ra khỏi khí nén là tránh hiện 

tƣợng ngƣng tụ hơi nƣớc trên đƣờng ống gây ăn mòn đƣờng ống. Khi trong khí 

nén có chứa hơi nƣớc, trong quá trình hoạt động nếu nhiệt độ môi trƣờng 

xuống thấp cộng với tổn thất áp suất cục bộ, nhiệt độ khí nén giảm đột ngột dẫn 

đến hiện tƣợng ngƣng tụ nƣớc trong lòng ống. Nƣớc ngƣng tụ trong đƣờng 

ống không chỉ làm ăn mòn thiết bị mà còn ảnh hƣởng đến độ chính xác hoạt 

động của các thiết bị điều khiển bằng khí nén. Vì vậy, một trong những chỉ tiêu 

quan trọng của khí nén điều khiển là nhiệt độ điểm sƣơng (Dew point), nhiệt độ 

này tùy thuộc vào điều kiện khí hậu nơi đặt nhà máy. Với các vùng ôn đới nhiệt 

độ điểm sƣơng của khí nén yêu cầu tới-400C, với vùng xích đạo và nhiệt đới, 

nhiệt độ điểm sƣơng có thể đƣợc quy định cao hơn (từ-150C đến +50C). Về 

nguyên tắc, nhiệt độ điểm sƣơng của khí nén càng thấp thì càng tốt tuy nhiên 

chi phí đầu tƣ cho thiết bị sấy và chí phí vận hành càng cao, vì vậy cần hài hòa 

giữa chất lƣợng và hiệu quả kinh tế.  

Để tách nƣớc đƣợc hiệu quả, trƣớc mỗi bình sấy ngƣời ta lắp đặt một bộ 

lọc tách dầu kéo theo nhằm tránh hiện tƣợng tạo nhũ tƣơng trong bộ phận bẫy 

nƣớc. 

Bình sấy ngoài nhiệm vụ tách ẩm còn có nhiệm vụ tách các hạt rắn trong 

khí nén. Nhằm thực hiện nhiệm vụ này, sau mỗi bình sấy, một thiết bị lọc hạt 

rắn đƣợc lắp đặt để tách các hạt rắn và các cặn bẩn dạng rắn khác kéo theo 

dòng khí nén. Các hạt rắn có kích thƣớc lớn hơn 3 μm sẽ bị loại ra khỏi khí nén. 
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Tổng lƣợng các chất rắn trong khí nén sau khi ra khỏi bình sấy không đƣợc 

phép vƣợt quá 0.1 g/m3. Thông thƣờng, hệ thống sản xuất khí nén trong nhà 

máy lọc hóa dầu có hai bình sấy, mỗi bình đƣợc thiết kế 100% công suất. Các 

bình sấy này cũng hoạt động theo nguyên tắc một hoạt động và một ở chế độ 

dự phòng. Chất lƣợng khí nén đi ra khỏi bình sấy đƣợc kiểm tra bằng đầu phân 

tích nhiệt độ điểm sƣơng nối với trung tâm điều khiển bằng hệ thống DCS. 

Bình chứa khí nén khô 

Khí nén sau khi đƣợc làm khô và làm sạch đƣợc đƣa tới bình chứa khí 

khô. Bình chứa khí khô có nhiệm vụ bình ổn áp suất cung cấp cho các hộ tiêu 

thụ và dự trữ khí nén điều khiển trong trƣờng hợp khẩn cấp (mất điện hoặc các 

máy nén gặp sự cố dừng hoạt động hoàn toàn). Tùy theo quan điểm về đảm 

bảo an toàn hoạt động mà thể tích bình chứa khí nén đƣợc xác định với công 

suất chứa đảm bảo để duy trì hoạt động các thiết bị các thiết bị sử dụng khí nén 

trong vòng 10 tới 20 phút. 

Thông thƣờng, hệ thống khí nén có hai bình chứa, mỗi bình chứa có dung 

tích đảm bảo 100% công suất ở điều kiện hoạt động bình thƣờng. Nhờ vậy mà 

có thể sửa chữa hay thanh tra định kỳ một bình chứa mà hệ thống vẫn hoạt 

động bình thƣờng. 

3.1.2.2. Hệ thống phân phối 

Khí nén từ bình chứa khí nén khô sẽ đƣợc phân phối tới các hộ tiêu thụ 

qua mạng lƣới đƣờng ống trong hàng rào Nhà máy. Khí nén có hai mục đích sử 

dụng: sử dụng cho thiết bị điều khiển và cho các mục đích sử dụng khác. Trong 

hai mục đích sử dụng này, khí nén điều khiển sẽ đƣợc ƣu tiên hơn so khí nén 

công nghệ cho các mục đích sử dụng khác. Trong trƣờng hợp tổng nhu cầu các 

loại khí nén trong nhà máy tại một thời điểm nào đó vƣợt quá khả năng đáp 

ứng của hệ thống khí nén thì hệ thống điều khiển tự động của nhà máy sẽ đóng 

van cấp khí nén cho mạng lƣới khí nén công nghệ. 

Hệ thống đƣờng ống phân phối khí nén trong toàn nhà máy đƣợc thiết kế sao 

cho tổn thất áp suất tới vị trí xa nhất của hệ thống không vƣợt quá giá trị cho 

phép (thông thƣờng giá trị tổn thất áp suất cho phép khoảng 10% áp suất đầu 

đẩy của máy nén). 

3.1.2.3. Một số yêu cầu 

a. Chất lƣợng khí nén 

Khí nén để đáp ứng đƣợc yêu cầu của các hộ tiêu thụ, đặc biệt là các thiết 

bị điều khiển cần phải đạt đƣợc chỉ tiêu chất lƣợng về: 

- Nhiệt độ điểm sƣơng (dew point); 
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- Áp suất cấp; 

- Nhiệt độ; 

- Lƣợng chất rắn lơ lửng. 

Yêu cầu về nhiệt độ điểm sƣơng của khí nén phụ thuộc chủ yếu vào điều 

kiện khí hậu tại vị trí xây dựng nhà máy (phụ thuộc vào nhiệt độ thấp nhất trong 

năm) và một phần phụ thuộc vào yêu cầu riêng của thiết bị điều khiển. Nhìn 

chung với các vùng có nhiệt độ trung bình trong mùa đông thấp thì nhiệt độ 

điểm sƣơng của khí nén có thể yêu cầu tới -400C, với vùng có nhiệt độ trung 

bình mùa đông cao hơn có thể yêu cầu nhiệt độ điểm sƣơng cao hơn (30÷400C 

so với vùng ôn đới) tùy vào điều kiện và tiêu chuẩn thiết kế cụ thể. 

Áp suất hoạt động của khí nén trong các nhà máy chế biến dầu khí thông 

thƣờng quy định trong khoảng 7÷8Kg/cm2. Nhiệt độ khí nén cho phép dao động 

trong khoảng 10÷45 0C. 

b. Đảm bảo cung cấp khí nén liên tục 

Khí nén có ý nghĩa quan trọng đối với hoạt động bình thƣờng cũng nhƣ 

trong trƣờng hợp khẩn cấp của nhà máy lọc hóa dầu vì vậy đảm bảo hoạt động 

liên tục của hệ thống là một trong những yêu cầu hàng đầu. Trong hoạt động 

bình thƣờng nếu hệ thống khí nén gặp sự cố không cung cấp đƣợc khí nén 

đảm bảo chất lƣợng thì không thể thực hiện đƣợc nhiều quá trình điều khiển tự 

động dẫn đến những hậu quả nghiêm trọng không lƣờng hết đƣợc. Trong 

những tình huống khẩn cấp phải dừng nhà máy, nếu khí nén không đủ cung 

cấp thì không thể thực hiện đƣợc công việc ngừng nhà máy theo đúng yêu cầu 

an toàn phòng chống cháy nổ và dễ dẫn đến thảm họa. Do khi thiết kế hệ thống 

khí nén, số lƣợng máy nén khí đã đƣợc tính toán ở mức độ khó có thể xảy ra 

sự cố cùng một lúc tất cả các máy, vì vậy, nguy cơ ngừng hệ thống hoàn toàn 

do máy nén là khó xảy ra. Một trong những nguyên nhân tiềm tàng dẫn đến 

ngừng hệ thống cấp khí nén là mất điện toàn bộ nhà máy trong các trƣờng hợp 

bất khả kháng, trong trƣờng hợp này ngƣời ta đƣa ra một số giải pháp khắc 

phục nhƣ sau: 

Nguồn điện dự phòng 

Trong nhà máy chế biến dầu khí, do đặc thù công nghệ phức tạp, nhiều 

tiềm năng gây cháy nổ vì vậy yêu cầu về an toàn vận hành và an toàn phòng 

chống cháy nổ đƣợc đặt lên hàng đầu. Một trong những biện pháp nâng cao an 

toàn vận hành và phòng chống cháy nổ là bố trí thêm nguồn điện dự phòng và 

một nguồn điện cho trƣờng hợp khẩn cấp. Nguồn điện dự phòng để thay thế 

tức thời nguồn điện chính nếu nguồn điện chính bị mất nhằm đảm bảo nhà máy 
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hoạt động liên tục. Đối với một nhà máy chế biến dầu khí nếu phải ngừng hoạt 

động không chỉ gây thiệt hại lớn về kinh tế mà còn tiềm ẩn nguy cơ mất an toàn 

trong quá trình ngừng máy móc thiết bị chính vì vậy việc đảm bảo nguồn điện 

cung cấp liên tục cho nhà máy là nhiệm vụ quan trọng. 

Tuy nhiên, trong nhiều trƣờng hợp bất khả kháng (thiên tai) có thể xảy ra 

tình huống các nguồn điện cấp cho nhà máy kể cả nguồn dự phòng cũng bị mất 

thì cần phải có một nguồn điện (nguồn khẩn cấp) để cấp cho một số nhu cầu tối 

thiểu phục vụ cho việc ngừng nhà máy an toàn. Hệ thống khí nén là một trong 

những hộ tiêu thụ đƣợc tính toán đƣợc cấp điện trong trƣờng hợp khẩn cấp. 

Trong trƣờng hợp khẩn cấp xảy ra, để dừng nhà máy an toàn thì nguồn khí nén 

phải đảm bảo cho một số thiết bị an toàn vận hành trong khoảng 20-30 phút. 

Nếu các bình chứa không đƣợc thiết kế đủ thời gian dự phòng thì một máy nén 

phải đƣợc nối với nguồn điện khẩn cấp để cung cấp khí nén đáp ứng yêu cầu. 

Trữ khí nén dự phòng 

Một lựa chọn khác đảm bảo nguồn khí nén cung cấp cho nhà máy trong 

trƣờng hợp khẩn cấp là dự trữ khí nén đủ cung cấp cho nhu cầu trong trƣờng 

hợp xảy ra sự cố mất điện, hay sự cố nghiêm trọng phải dừng hoạt động toàn 

nhà máy. Nguồn khí nén dự trữ đƣợc chứa trong các bình chứa khí nén khô. 

Các bình chứa này đƣợc thiết kế có công suất chứa đủ để cung cấp cho nhu 

cầu sử dụng các thiết bị an toàn trong khoảng thời gian thích hợp. 

3.1.2.4. Van điều khiển bằng khí nén 

Các van điểu khiển bằng khí nén là các hộ tiêu thụ khí nén chính trong nhà 

máy chế biến dầu khí. Chất lƣợng khí nén đòi hỏi cao cũng là do phải đáp ứng 

yêu cầu của các van điểu khiển khí nén này. 

a. Nguyên lý hoạt động van điểu khiển khí nén 

Nguyên lý hoạt động của van điều khiển khí nén rất đơn giản: Khí nén đƣa 

vào một bên của màng áp suất tạo ra áp lực, tùy theo cân bằng giữa áp lực của 

khí nén và lực căng của lò so trong van mà trục van sẽ chuyển động tịnh tiến 

theo hƣớng đóng hay mở van để thực hiện quá trình điều khiển. Để điều khiển 

hoạt động của van, ngƣời ta điều khiển áp suất khí nén cấp vào phía trƣớc 

màng áp suất. Dƣới tác dụng của áp lực khí nén, trên màng áp suất và lực đàn 

hồi của lò so, cuống van sẽ di chuyển tới một vị trí nhất định. Mỗi một áp suất 

khí nén cấp vào van sẽ tƣơng ứng với một vị trí của cuống van và nhờ đó điều 

tiết đƣợc dòng chảy theo ý muốn. Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo một 

van điều khiển khí nén điển hình đƣợc minh họa trong hình H-3.7. và H-3.8. 
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Hình H-3.7. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của van điều khiển bằng khí nén 

b. Cấu tạo van điều khiển khí nén 

Van điều khiển khí nén chia thành hai phần: Bộ phận chấp hành (Actuator) 

và phần van cơ khí. 

Bộ phận chấp hành 

Bộ phận chấp hành bao gồm các bộ phận chính sau: Màng áp suất, đĩa đỡ 

màng áp suất, cuống van, lò so, bộ phận hiển thị hành trình của cuống van và 

các phụ kiện khác. Màng áp suất đƣợc gắn phía trong một buồng kín, màng áp 

suất phân chia buồng này thành hai ngăn, mỗi ngăn có áp suất khác nhau. Mức 

chênh áp suất giữa hai ngăn tùy thuộc vào trạng thái khí nén cung cấp vào mặt 

trƣớc của màng áp suất. Mức chênh áp sẽ tạo thành một lực hƣớng theo dọc 

trục của cuống van (đồng thời cũng là trục của lò so). Phía dƣới của màng áp 

suất có một đĩa đỡ màng áp suất, đĩa đỡ này có nhiệm vụ đỡ màng áp suất và 
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là cơ cấu trung gian tiếp nhận áp lực trên màng áp suất và lực đàn hồi của lò so 

và sau đó cùng cuống van di chuyển tới vị trí cân bằng giữa hai lực này. Đĩa đỡ 

màng còn là điểm đỡ trên của lò so. Lò so trong van điều khiển khí nén có chức 

năng tạo ra lực cân bằng với áp lực khí nén tạo ra hành trình chuyển động của 

cuống van theo mục đích điều khiển. 

Phía cuối của cuống van là bích nối cuống van với trục phần van cơ khí. 

Bộ phận hiển thị hành trình của cuống van sẽ cho biết trạng thái đóng mở của 

van. 

Phần thân van cơ khí 

Về nguyên tắc, phần thân van cơ khí có cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

nhƣ van bình thƣờng khác, ngoại trừ các kết cấu đặc biệt để kết nối với bộ 

phận chấp hành của van. Cấu tạo của van đã đƣợc đề cập trong các giáo trình 

khác vì vậy không đƣợc mô tả chi tiết trong giáo trình này. 

 

Hình H-3.8. Hình dạng bên ngoài của van điều khiển khí nén 

3.1.2.5. Hệ thống khí nén cục bộ 

a. Đặt vấn đề 

Trong nhà máy lọc hóa dầu, ngoài hệ thống khí nén chung cấp theo mạng 

lƣới còn có những hệ thống cấp khí nén cục bộ phục vụ cho những yêu cầu sử 

dụng riêng biệt. Lý do cần có hệ thống khí nén riêng biệt có nhiều, tuy nhiên ,có 

thể liệt kê một số nguyên nhân chính: 

- Yêu cầu về chất lƣợng khí nén khác biệt nhiều so yêu cầu chất lƣợng khí 

nén cho thiết bị điều khiển, vì vậy nếu dùng chung một hệ thống sẽ dẫn 
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đến tăng chi phí sản suất (do yêu cầu khí nén điều khiển cao, chi phí đầu 

tƣ hệ thống lớn nếu gộp cả các yêu cầu khí nén này vào sẽ tăng đáng kể 

phí đầu tƣ và chi phí vận hành). 

- Chất lƣợng khí nén không yêu cầu cao, lƣợng sử dụng lớn; 

- Hộ tiêu thụ ở nơi quá xa mạng ống phân phối, nếu xây dựng tuyến ống 

tới sẽ tăng chi phí và không đảm bảo áp suất cung cấp. 

Trong nhà máy lọc hóa dầu hệ thống cấp khí nén cục bộ điển hình là hệ thống 

khí nén cung cấp cho thiết bị tái sinh xúc tác trong phân xƣởng cracking xúc tác 

cặn tầng sôi, hệ thống khí nén trong hệ thống xử lý nƣớc thải, hệ thống khí nén 

ở các khu bể chứa xa nhà máy,... 

 b. Hệ thống khí nén cho quá trình tái sinh xúc tác cracking xúc tác cặn 

tầng sôi 

Giới thiệu 

Nhƣ đã trình bày ở bài 1, quá trình cracking xác tác cặn tầng sôi liên tục là 

một trong những quá trình công nghệ quan trọng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí. Quá trình công nghệ này cần có sự tham gia của xúc tác để nâng cao 

hiệu suất thu hồi và chất lƣợng sản phẩm. Xúc tác tham gia phản ứng bị mất 

dần hoạt tính do bị coke che phủ bề mặt hoạt động của hạt xúc tác. Để khôi 

phục hoạt tính của xúc tác (quá trình tái sinh xúc tác) thì cần phải loại bỏ coke 

bám trên bề mặt hạt xúc tác. Phƣơng pháp đơn giản và hiệu quả nhất để loại 

bỏ coke bám trên bề mặt xúc tác là tiến hành đốt coke ở nhiệt độ thích hợp để 

không làm hƣ hại xúc tác trong quá trình tái sinh. Quá trình đốt coke đƣợc thực 

hiện trong thiết bị tái sinh xúc tác, tùy theo công nghệ áp dụng và tính chất của 

dầu thô mà sử dụng thiết bị tái sinh một bậc hay tái sinh hai bậc. Trong thiết bị 

tái sinh, không khí cùng với nhiên liệu đƣợc phối trộn theo tỷ lệ cháy thích hợp 

rồi đƣa vào buồng đốt qua hệ thồng dàn phân phối khí. Khí cấp vào thiết bị tái 

sinh đƣợc cung cấp bởi máy nén riêng, thông thƣờng máy nén này đƣợc dẫn 

động bởi tuốc bin hơi. Sơ đồ công nghệ của hệ thống khí nén cục bộ trong 

phân xƣởng cracking xúc tác cặn tầng sôi đƣợc mô tả trong hình vẽ H-3.9. 
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Hình H-3.9- Sơ đồ công nghệ hệ thống khí nén cục bộ trong phân xƣởng 

cracking xúc tác cặn tầng sôi liên tục 

Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

Về nguyên tắc, máy nén khí sử dụng để cấp không khí nén cho thiết bị tái 

sinh có thể dùng là loại máy nén khí kiểu hƣớng trục hoặc máy nén ly tâm 

(trong thực tế máy nén kiểu hƣớng trục thƣờng đƣợc sử dụng hơn do có khả 

năng điều khiển đƣợc áp suất và công suất máy). Máy nén kiểu hƣớng trục có 

hình dạng ngoài lắp đặt trong phân xƣởng cracking nhƣ trong hình H-3.10.  

 

Hình H-3.10- Hình ảnh máy nén hƣớng trục lắp đặt trong phân xƣởng cracking 

xúc tác cặn tầng sôi 

 

Hình H-3.11- Cấu tạo máy nén hƣớng trục, mặt cắt ngang 
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Hình H-3.12A- Hình ảnh cấu tạo bên trong máy nén hƣớng trục (rotor và stator) 

 

Hình H-3.12B-Hình ảnh cấu tạo bên trong máy nén hƣớng trục 

Một cách khái quát, máy nén hƣớng trục có thể đƣợc phân chia thành các 

phần chính nhƣ sau: 

- Phần Rô-to (Rotor); 

- Phần Stato (Stator); 

- Vỏ máy và các bộ phận phụ. 

Rô-to của máy nén hƣớng trục: 

Rô-to của máy nén hƣớng trục là một bộ phận quan trọng nhất của máy 

nén hƣớng trục. Đây chính là bộ phận tạo ra khả năng nén khí từ áp suất 

thƣờng tới các mức áp suất cao hơn. Cấu tạo của bộ phận này tƣơng đối phức 

tạp gồm nhiều bộ phận khác nhau. Tuy nhiên, về cơ bản có thể chia rô to máy 

nén thành các phần chính: 

- Trục rô-to; 

- Cánh nén hƣớng trục; 

- Vành nén ly tâm; 

- Kết cấu gắn cánh nén với trục; 

- Các chi tiết phụ. 

Sơ đồ cấu tạo của Rô-to máy nén hƣớng trục đƣợc mô tả trong hình H-

3.13 và minh họa bằng hình ảnh thực trong hình H-3.12A. 
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Hình H-3.13- Cấu tạo rô-to máy nén hƣớng trục 

 

Hình H-3.14- Cấu tạo cánh nén và lắp đặt trên trục rô-to 

Trục rô-to có nhiệm vụ truyền chuyển động và tạo kết cấu gắn các cánh 

nén. Trục máy nén có kích thƣớc không đồng đều do yêu cầu kết cấu cơ khí và 

đặc biệt là do yêu cầu về kích thƣớc của cánh nén hƣớng trục khác nhau dọc 

theo chiều dài trục rô-to. 

Cánh nén hƣớng trục: Cánh nén hƣớng trục có biên dạng cánh và đƣợc 

lắp đặt ở vị trí thích hợp để tạo ra dòng khí nén chuyển động theo hƣớng dọc 

trục. Để tạo hiệu quả tốt cho quá trình nén và hiệu suất máy nén cao, kích 

thƣớc (đƣờng kính) và độ nghiêng của cánh nén hƣớng trục thay đổi dọc theo 

chiều dài trục rô-to. Biên dạng và cách thức lắp đặt cánh nén hƣớng trục của 

máy nén đƣợc mô tả trong hình H-3.14. 

Vành nén ly tâm: Việc kết hợp các cánh nén hƣớng trục và cánh nén ly 

tâm cho phép nâng cao đƣợc áp suất nén của máy nén, và đặc biệt là tránh 

đƣợc hiện tƣợng nghẽn đầu nén do áp suất nén thấp. Vành nén ly tâm đƣợc 

lắp vào giai đoạn nén cuối cùng để khắc phục tình trạng nghẽn đầu nén (hiện 

tƣợng này hay xảy ra nếu chỉ sử dụng các cánh nén hƣớng trục). Đây là một 

trong những cải tiến đáng kể máy nén hƣớng trục của một số hãng sản xuất 
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máy nén nổi tiểng nhƣ MANTURBO (Đức). Vành nén ly tâm có kết cấu nhƣ 

cánh nén của máy nén ly tâm. 

 

Hình H-3.15- Đƣờng cong đặc tuyến và chế độ làm việc của máy nén hƣớng 

trục 

 

Hình H-3.16- Biến thiên áp suất của máy nén hƣớng trục 

Việc đƣa thêm vành nén ly tâm sẽ cho phép mở rộng khoảng hoạt động 

của máy nén hƣớng trục do thay đổi đƣợc giới hạn áp suất nghẽn cửa đẩy máy 

nén. Nhờ vành nén ly tâm, áp suất cửa đẩy máy nén tăng đáng kể ở giai đoạn 

nén cuối cùng (xem hình H-3.15 và H-3.16). 

Stato máy nén hƣớng trục 

Stato của máy nén có chức năng cùng với rô-to máy nén tạo dòng khí 

động phù hợp cho quá trình nén. Để thực hiện đƣợc nhiệm vụ này, stato đƣợc 

lắp một tang trống trên đó gắn các cánh nén tĩnh (xem hình H-3.12 A, H-3.17 và 

H-3.18). 
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Hình H-3.17- Cấu tạo stator với tang lắp vành nén hƣớng trục tĩnh 

 

Hình H-3.18- Cấu tạo vành nén hƣớng trục tĩnh 

Tang trống lắp các cánh nén tĩnh có kết cấu có thể thay đổi đƣợc độ 

nghiêng của cánh nén nhờ đó có thể điều chỉnh đƣợc chế độ hoạt động của 

máy nén phù hợp với điều kiện làm việc. 

Vỏ máy nén 

Vỏ máy nén có chức năng là kết cấu cơ khí để lắp đặt rô-to và stato. Vỏ 

máy còn có nhiệm vụ tạo ra các khoang hút và khoang đẩy của máy nén, gắn 

các cửa hút và cửa đẩy nối với đƣờng ống công nghệ. 

3.2. HỆ THỐNG CẤP KHÍ NI-TƠ 

3.2.1. Vai trò hệ thống Nitơ 

Khí Ni-tơ có vai trò quan trọng trong công nghiệp chế biến dầu khí, đặc biệt 

là đối với các Nhà máy lọc hoá dầu. Khí Ni-tơ là một dạng khí trơ thích hợp để 

cách ly các môi trƣờng hoạt động có khả năng gây cháy nổ nếu các môi trƣờng 
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này tiếp xúc với nhau, cách ly các sản phẩm dễ bị ô-xy hoá với môi trƣờng 

không khí. Ngoài ra, khí Ni-tơ còn đƣợc sử dụng rộng rãi trong giai đoạn chuẩn 

bị khởi động nhà máy, sửa chữa và bảo dƣỡng máy móc, đƣờng ống nhƣ dùng 

để đuổi không khí ra khỏi thiết bị. Khí Ni-tơ trong nhà máy đƣợc cung cấp thành 

mạng lƣới đƣờng ống tới các hộ tiêu thụ dƣới dạng khí có áp suất thấp (khoảng 

7÷11Kg/cm2). 

3.2.2. Các phƣơng pháp sản xuất khí ni tơ 

Hiện nay, sản xuất Ni-tơ về cơ bản vẫn đi từ nguồn Ni-tơ trong không khí 

tự nhiên. Quá trình sản xuất Ni-tơ đi từ không khí cho đến nay có các phƣơng 

pháp chính sau đây: 

- Phƣơng pháp hoá lỏng không khí rồi chƣng luyện truyền thống; 

- Phƣơng pháp hấp phụ phân tử (Pressure Swing Adsorption-PSA); 

- Phƣơng pháp màng lọc phân tử (hấp phụ) kết hợp kỹ thuật siêu lạnh 

(molecular sieve adsorption and Cryogenic air separation). 

3.2.2.1. Phƣơng pháp hoá lỏng không khí 

Theo phƣơng pháp sản xuất Ni-tơ truyền thống, không khí đƣợc nén tới áp 

suất cao và làm mát để thu hồi không khí ở dạng lỏng rồi tiến hành chƣng cất 

tách riêng biệt các thành phần khí Ni-tơ, khí Ô-xy và khí Cacbonic ở dạng lỏng. 

Phƣơng pháp này có ƣu điểm là cho phép sản xuất đƣợc đồng thời nhiều loại 

khí có độ tinh khiết cao, phù hợp công suất lớn. Tuy nhiên, sản xuất Ni-tơ theo 

phƣơng pháp này đầu tƣ lớn do các thiết bị làm việc ở áp suất cao, giá thành 

sản phẩm cao nếu nhƣ mục đích chỉ thu hồi Ni-tơ. 

3.2.2.2. Phƣơng pháp hấp phụ phân tử 

Phƣơng pháp hấp phụ phân tử dựa vào khả năng hấp phụ chọn lọc dƣới 

áp suất của một số chất để tách Ni-tơ ra khỏi không khí. Phƣơng pháp này có 

ƣu điểm là đơn giản, hệ thống hoạt động ở áp suất không cao. Tuy nhiên, 

phƣơng pháp này chỉ sản xuất đƣợc Ni-tơ ở trạng thái khí mà không sản xuất 

đƣợc Ni-tơ ở trạng thải lỏng vì vậy không phù hợp với yêu cầu của nhà máy 

chế biến dầu khí (nhu cầu khí Ni-tơ không giông nhau ở một thời điểm vì vậy 

công suất hệ thống thƣờng thiết kế ở mức trung bình, tại các thời điểm nhu cầu 

cao thì cần có Ni-tơ lỏng dự trữ cho nhu cầu gia tăng đột biến tại một số thời 

điểm). 

3.2.2.3. Phƣơng pháp lọc phân tử kết hợp kỹ thuật siêu lạnh 

 

Theo phƣơng pháp này, không khí đƣợc nén tới áp suất thích hợp (khoảng 

7÷14Kg/cm2) rồi đƣa qua một sàng lọc phân tử (hấp phụ) để tách khí CO2 và 
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hơi nƣớc ra khỏi khí nén. Khí nén sau đó đƣợc làm lạnh tới nhiệt độ rất sâu 

nhờ kỹ thuật siêu lạnh để tách Ni-tơ có độ tinh khiết cao ra khỏi hỗn hợp. 

 Phƣơng pháp sản xuất Ni-tơ này hiện nay đƣợc sử dụng phổ biến trong 

nhà máy lọc dầu nhờ những tính năng ƣu việt: 

- Sản xuất đƣợc cả Ni-tơ lỏng và khí phù hợp yêu cầu sử dụng; 

- Hệ thống hoạt động ở áp suât thấp; 

- Giá thành sản phẩm thấp hơn. 

Sơ đồ nguyên lý hoạt động của hệ thống sản xuất ni-tơ bằng phƣơng pháp 

màng lọc phân tử kết hợp kỹ thuật siêu lạnh đƣợc trình bày trong mục dƣới của 

bài học này. 

3.2.3. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động 

3.2.3.1. Nguyên lý hoạt động 

Sơ đồ nguyên lý hoạt động của hệ thống sản xuất Ni-tơ đƣợc mô tả trong 

hình H-3.19. Theo sơ đồ công nghệ này, không khí đƣợc các máy nén khí nén 

tới áp suất thích hợp sau đó đƣợc làm mát tới nhiệt độ của không khí môi 

trƣờng nhờ hệ thống làm mát của máy nén. Không khí nén sau khi làm mát tiếp 

tục đƣợc hạ nhiệt độ xuống khoảng 200C rồi đƣa tới tháp hấp phụ phân tử. Tại 

đây, khí các cacbonic và hơi ẩm đƣợc tách ra khỏi không khí nhờ các màng lọc 

phân tử. Các tháp hấp phụ này làm việc theo nguyên tắc gián đoạn, một hoạt 

động và một ở trạng thái tái sinh. Không khí sạch sau đó tiếp tục đƣợc đƣa đến 

tới thiết bị trao đổi nhiệt với dòng sản phẩm lạnh đi ra từ tháp phân tách siêu 

lạnh. Không khí nén sau thiết bị trao đổi nhiệt ở trạng thái gần ngƣng tụ. Không 

khí lạnh đƣợc đƣa vào tháp phân tách siêu lạnh, ở đây Ni-tơ và Ô-xy đƣợc 

phân tách ra riêng biệt do có nhiệt độ ngƣng tụ khác nhau. Khí Ô-xy lỏng đƣợc 

tách ra ở đáy tháp, khí Ni-tơ ngƣng tụ một phần ở đỉnh tháp và cho hồi lƣu lại 

tháp siêu lạnh. Ô-xy lỏng có nhiệt độ thấp ở đáy tháp đƣợc đem trao đổi nhiệt 

với khí Ni-tơ đi ra ở đỉnh tháp siêu lạnh để thu hồi Ni-tơ lỏng. Phần khí Ni-tơ 

không ngƣng tụ đƣợc đƣa tới hệ thống phân phối. Một phần khí Ni-tơ ngƣng tụ 

đƣợc đƣa tới bể chứa Ni-tơ lỏng để dự phòng cho những giai đoạn cao điểm 

sử dụng ni-tơ vƣợt quá công suất tức thời của hệ thống sản xuất. Điều này rất 

quan trọng đối với các hộ tiêu thụ đặc biệt mà cần phải đƣợc cung cấp ổn định 

và có độ dự phòng cao (nhƣ nhu cầu cấp cho phân xƣởng Reforming tái sinh 

xúc tác liên tục).  
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3.2.3.2. Cấu tạo 

Hệ thống cung cấp Ni-tơ bao gồm các bộ phận chính sau: 

- Bộ phận sản xuất khí Ni- tơ tinh khiết; 

- Bộ phận tàng trữ; 

- Bộ phận phân phối. 

a. Bộ phận sản xuất Ni-tơ 

Bộ phận sản xuất Ni-tơ bao gồm các thiết bị chính: Máy nén khí với hệ 

thống làm mát, tháp hấp phụ phân tử, thiết bị trao đổi nhiệt và tháp phân tách 

siêu lạnh.  

Dạng máy nén sử dụng cho hệ thống sản xuất Ni-tơ do nhà thiết kế và nhà 

cung cấp thiết bị trọn gói quyết định để phù hợp với dải công suất và áp suất 

yêu cầu. Tuy nhiên, máy nén thƣờng đƣợc sử dụng là dạng máy nén kiểu ly 

tâm hoặc trục vít. Các máy nén này thƣờng kèm theo các dàn ngƣng tụ để làm 

mát khí nén xuống nhiệt độ xấp xỉ nhiệt độ không khí môi trƣờng. 

Tháp hấp phụ phân tử đƣợc bố trí làm việc gián đoạn, vì vậy, trong hệ thống 

thƣờng bố trí hai tháp hoạt động theo nguyên tắc một tháp hoạt động và một 

tháp tái sinh. Tháp này có chức năng giữ phân tử khí cacbonic và hơi nƣớc 

không cho đi qua lớp màng lọc hoặc lớp hấp phụ lắp đặt bên trong tháp. Sau 

một thời gian hoạt động, lƣợng khí cacbonic và hơi nƣớc giữ lại tƣơng đối 

nhiều làm bão hoà lớp đệm, tháp sẽ đƣợc tái sinh bằng cách thổi ngƣợc bằng 

khí Ô-xy đi ra từ tháp siêu lạnh. 

Giữa tháp hấp phụ phân tử và tháp phân tách siêu lạnh, các thiết bị trao 

đổi nhiệt đƣợc lắp đặt nhằm làm lạnh không khí nén (đã tách khí cacbonic và 

hơi nƣớc) bằng khí Ô-xy lỏng có nhiệt độ thấp đi ra từ đáy tháp phân tách siêu 

lạnh. Các thiết bị trao đổi nhiệt này làm việc theo nguyên tắc trao đổi nhiệt gián 

tiếp, dòng chảy ngƣợc chiều. Các thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in hoặc 

dạng tấm bản hàn kín sẽ đƣợc sử dụng cho mục đích này. 

Tháp phân tách siêu lạnh là một trong hai thiết bị trung tâm của bộ phận 

sản xuất Ni-tơ. Về nguyên tắc, tháp phân tách siêu lạnh hoạt động gần nhƣ một 

tháp chƣng cất bình thƣờng để phân tách Ni-tơ và Ô-xy lỏng ra ở đáy tháp và 

đỉnh tháp. Điểm đặc biệt của tháp này là hệ thống "siêu lạnh" để chuyển hỗn 

hợp khí Ni-tơ và Ô-xy từ trạng thái khí sang trạng thái lỏng. Khí Ô-xy có nhiệt 

độ ngƣng tụ thấp sẽ ngƣng tụ và thu về đáy tháp còn Ni-tơ sẽ thoát ra ở đỉnh 

tháp và ngƣng tụ một phần thành trạng thái lỏng. 

b. Bộ phận tàng trữ và bay hơi 
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Các dòng khí hoá lỏng thu đƣợc từ tháp phân tách siêu lạnh chỉ có khí Ni-

tơ đƣợc thu làm sản phẩm còn Ô-xy lỏng với độ tinh khiết không cao sẽ đem đi 

trao đổi nhiệt (làm lạnh không khí trƣớc khi đƣa vào tháp siêu lạnh và ngƣng tụ 

khí Ni-tơ) rồi thải lại môi trƣờng. Phần khí Ni-tơ không ngƣng tụ đƣợc đƣa tới 

hệ thống phân phối. Ni-tơ lỏng ngƣng tụ ở đỉnh tháp siêu lạnh một phần đƣợc 

chuyển về bình chứa phần còn lại cho hồi lƣu lại tháp. 

Việc dự trữ Ni-tơ hoá lỏng là yêu cầu bắt buộc vì lý do an toàn vận hành và 

lý do kinh tế đối với Nhà máy lọc hoá dầu. Nhu cầu sử dụng khí Ni-tơ không 

giống nhau tại mỗi thời điểm, nếu xây dựng hệ thống thiết bị với công suất đủ 

để đáp ứng đƣợc nhu cầu sử dụng lớn nhất của nhà máy thì không cần phải 

đầu tƣ hệ thống dự trữ khí. Tuy nhiên, công suất dƣ của hệ thống rất lớn dẫn 

đến lãng phí về công suất dƣ thừa ở thời điểm hoạt động bình thƣờng. Giải 

pháp kỹ thuật hợp lý hay đƣợc sử dụng trong các nhà máy lọc hoá dầu là xây 

dựng một hệ thống sản xuất khí Ni-tơ với công suất hợp lý đáp ứng đƣợc nhu 

cầu sử dụng bình thƣờng và cộng thêm một công suất dƣ làm dự phòng cho 

các nhu cầu không thƣờng xuyên khác. Ni-tơ đƣợc dự trữ dƣới dạng lỏng, khi 

nhu cầu tiêu thụ tăng đột biến sẽ đƣợc đƣa tới thiết bị bay hơi để cấp Ni-tơ bổ 

sung cho hệ thống phân phối. 

Thiết bị bay hơi có nhiệm vụ chuyển Ni-tơ từ trạng thái lỏng sang trạng thái 

khí nhờ thiết bị bay hơi ở điều kiện nhiệt độ môi trƣờng. Để đảm bảo an toàn 

vận hành, hệ thống tàng trữ và bay hơi Ni-tơ đƣợc chia thành hai hệ thống 

riêng biệt. Một hệ thống cung cấp cho các nhu cầu bình thƣờng (nhƣ đuổi khí, 

cách ly các chất dễ ôxy hoá,...) và môt hệ thống cung cấp cho các nhu cầu đặc 

biệt đòi hỏi khả năng cung cấp khí liên tục đúng chất lƣợng yêu cầu (các hệ 

thống cách ly môi trƣờng dễ cháy nổ nhƣ hệ thống tái sinh xúc tác của phân 

xƣởng Reforming) 

c. Hệ thống phân phối 

Khí Ni-tơ từ thiết bị bay hơi và tháp phân tách sẽ đƣợc đƣa tới mạng lƣới 

phân phối Ni-tơ trong Nhà máy. Với các hộ tiêu thụ quan trọng nhƣ phân xƣởng 

Reforming, hệ thống cấp Ni-tơ đƣợc thiết kế tách biệt với mạng lƣới cung cấp 

chung toàn nhà máy. Khi nhà máy hoạt động ở chế độ bình thƣờng, Ni-tơ cấp 

cho các hộ tiêu thụ là Ni-tơ ở thể khí thu từ tháp siêu lạnh. Khi áp suất hệ thống 

giảm (nhu cầu tiêu thụ vƣợt quá lƣợng khí cung cấp) thì hệ thống bay hơi sẽ 

cấp Ni-tơ bổ sung từ các bình dự trữ vào hệ thống để bù đắp phần thiếu hụt. Ni-

tơ đƣợc cấp tới các hộ tiêu thụ bằng mạng lƣới đƣờng ống. 

d. Các hộ tiêu thụ chính 
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Khí Ni-tơ đƣợc tiêu thụ chủ yếu cho các mục đích cách ly môi trƣờng nhƣ 

trong phân xƣởng tái sinh xúc tác, các khu bể chứa sản phẩm trung gian và sản 

phẩm cuối dễ bị ô-xy hoá. Trong giai đoạn chạy thử nhà máy, một lƣợng lớn Ni-

tơ đƣợc sử dụng với mục đích đuối khí ra khỏi thiết bị, phá môi trƣờng chân 

không (với các Nhà máy chế biến dầu khí, các thiết bị chế biến dầu tuyệt đối 

không để có mặt của ô-xy bên trong thiết bị nhằm tránh những thảm họa cháy 

nổ xảy ra. Vì vậy, trong quá trình xây dựng và vận hành các Nhà máy lọc hoá 

dầu, các phân xƣởng phụ trợ nói chung và phân xƣởng sản xuất Ni-tơ nói riêng 

thƣờng phải đƣợc hoàn thành trƣớc để phục vụ cho các mục đích trên. Các bể 

chứa các chất dễ bị ô-xy hoá ở phía trên bề mặt đƣợc phủ một lớp khí Ni-tơ 

nhằm ngăn cản sự tiếp xúc của ô-xy với các chất này, đặc biệt là các sản phẩm 

cracking. 

3.2.3.3. Chất lƣợng khí Ni-tơ yêu cầu 

Ni-tơ sử dụng trong các Nhà máy chế biến dầu khí với tƣ cách là khí trơ, vì 

vậy, chất lƣợng của nó phải đạt đƣợc tiêu chuẩn chất lƣợng nhất định để tránh 

ảnh hƣởng đến hoạt động chung của nhà máy. Thông thƣờng thành phần khí 

Ni-tơ cung cấp phải đạt đƣợc tiêu chuẩn nhƣ sau: 

 Bảng 3-1-Thành phần khí Ni-tơ 

Thành phần Đơn vị đo Số lƣợng 

Nitrogen  (% vol min) 99.7 

Carbon Monoxide (CO) ppm vol max 20 

Ô-xy - 10 

Carbonic (CO2) - 20 

Chlorine - 1 

Hydrocarbons - 5 

Nƣớc  - 5 

Hydrogen - 20 

Khí trơ khác ppm phần còn lại  

Khí Ni-tơ cấp tới các hộ tiêu thụ thƣờng phải có áp suất trong khoảng từ 

7,5÷11Kg/cm2. 

3.3. CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP 

1. Trình bày vai trò của hệ thống khí nén trong nhà máy chế biến dầu khí; 

2. Trình bày sơ đồ công nghệ và nguyên lý hoạt động của hệ thống khí nén; 
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3. Nêu các loại máy nén thƣờng đƣợc sử dụng trong hệ thống sản xuất khí 

nén trong nhà máy chế biến dầu khí, ƣu nhƣợc điểm của máy nén kiểu trục 

vít; 

4. Nêu cấu tạo của hệ thống khí nén trong các nhà máy lọc hóa dầu; 

5. Nêu các yêu cầu cơ bản chất lƣợng không khí nén điều khiển; 

6. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động của van điều khiển bằng khí nén 

7. Trình bày lý do cần các hệ thống nén khí cục bộ; 

8. Mô tả sơ đồ công nghệ hệ thống cấp khí nén cục bộ trong phân xƣởng 

cracking xúc tác cặn tầng sôi; 

9. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động của máy nén hƣớng trục; 

10. Hãy cho biết lý do phải đƣa thêm một vành nén ly tâm vào giai đoạn nén 

cuối cùng của máy nén kiểu hƣớng trục. 

11. Trình bày vai trò của khí Ni-tơ trong hoạt động nhà máy chế biến dầu khí; 

12. Hãy cho biết có các phƣơng pháp sản xuất Ni-tơ thƣờng đƣợc sử dụng 

hiện nay, ƣu nhƣợc điểm của các phƣơng pháp này trong công nghiệp chế 

biến dầu khí; 

13. Trình bày sơ đồ và mô tả quá trình công nghệ sản xuất khí Ni-tơ bằng 

phƣơng pháp màng lọc hấp phụ phân tử và kỹ thuật siêu lạnh; 

14. Trình bày cấu tạo hệ thống sản xuất Ni-tơ, chức năng của các thiết bị trong 

hệ thống; 

15. Trình bày các hộ tiêu thụ Ni-tơ chính trong nhà máy chế biến dầu khí, chất 

lƣợng của khí Ni-tơ; 
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BÀI 4. THIẾT BỊ XỬ LÝ LÀM SẠCH SẢN PHẨM 

Mã bài: HD I4 

 

Giới thiệu 

Trong dầu thô thƣờng chứa một lƣợng các chất độc hại với môi trƣờng, 

sức khoẻ con ngƣời và máy móc, thiết bị nhƣ các hợp chất Lƣu huỳnh, hợp 

chất Ni-tơ, hợp chất Ô-xy, Benzen và một số kim loại nặng. Một số tạp chất 

không chỉ ảnh hƣởng đến môi trƣờng mà còn ảnh hƣởng đến các quá trình 

công nghệ. Ảnh hƣởng lớn nhất của các tạp chất độc hại với các quá trình công 

nghệ là gây ra hiện tƣợng ngộ độc xúc tác. Chính vì vậy mà vấn đề làm sạch 

các sản phẩm (bao gồm cả sản phẩm trung gian và sản phẩm cuối cùng) là một 

trong những nhiệm vụ quan trọng trong các nhà máy chế biến dầu khí. 

Ngày nay, do những yêu cầu về bảo vệ môi trƣờng ngày càng khắt khe, các 

tiêu chuẩn về chất lƣợng các sản phẩm dầu mỏ cũng ngày càng quy định khắt 

khe về hàm lƣợng các tạp chất độc hại đối với môi trƣờng và con ngƣời thì vai 

trò của các thiết bị xử lý càng đƣợc quan tâm nghiên cứu, phát triển. 

Mục tiêu thực hiện 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc mục đích ý nghĩa của việc là sạch sản phẩm. 

- Mô tả đƣợc các công nghệ là sạch sản phẩm và ứng dụng của các 

phƣơng pháp. 

- Mô tả và vẽ đƣợc sơ đồ nguyên lý hoạt động, cấu tạo của một số thiết 

bị làm sạch: Thiết bị làm sạch khí hoá lỏng (LPG), thiết bị làm sạch 

Kerosene (KTU), thiết bị làm sạch RFCC Naphtha (NTU),... 

- Thực hiện các bƣớc vận hành một số hệ thống thiết bị thí nghiệm. 

Nội dung chính 

- Mục đích, ý nghĩa của của quá trình làm sạch sản phẩm và các công 

nghệ xử lý. 

- Tổng quan về các phƣơng pháp làm sạch; 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị xử lý Kerosne (KTU) bằng 

phƣơng pháp ngọt hoá (sweetening). 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị xử lý RFCC Naphtha (NTU) 

bằng phƣơng pháp ngọt hoá (sweetening). 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị xử lý LPG (LTU) bằng 

phƣơng pháp ngọt hoá (sweetening). 

- Thực tập và làm thí nghiệm. 
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4.1. MỤC ĐÍCH QUÁ TRÌNH LÀM SẠCH 

4.1.1. Mục đích 

Mục đích quá trình làm sạch các sản phẩm trung trung gian và sản phẩm 

cuối cùng trong công nghệ chế biến dầu khí là để loại các chất gây độc hại đối 

với sức khoẻ con ngƣời và môi trƣờng ra khỏi các sản phẩm dầu khí. Ngoài ra, 

quá trình làm sạch còn là buớc chuẩn bị nguyên liệu cho một số quá trình công 

nghệ mà sự có mặt của một số tạp chất sẽ ảnh hƣởng đến hiệu suất, chất 

lƣợng sản phẩm quá trình và tuổi thọ của xúc tác, thiết bị. Với một số quá trình, 

sự có mặt của một số tạp chất (hợp chất chứa lƣu huỳnh, ni-tơ, kim loại 

nặng,...) sẽ làm ngộ độc xúc tác, vì vậy, nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào các lò 

phản ứng phải đƣợc xử lý để loại bỏ tạp chất này. 

Một số quá trình làm sạch (xử lý bằng hydro) còn có tác dụng giúp cho các 

sản phẩm đƣợc ổn định trong quá trình tàng trữ, vận chuyển do các thành phần 

olefins trong sản phẩm này đƣợc no hoá và các hợp chất chứa ô-xy đƣợc loại 

bỏ. Việc loại bỏ tạp chất ra khỏi các sản phẩm dầu khí không chỉ có ý nghĩa về 

mặt môi trƣờng mà còn có nghĩa kinh tế chung cho toàn xã hội, một số tạp chất 

(Lƣu huỳnh, Ni-tơ) có mặt trong nhiên liệu sẽ làm giảm tuổi thọ thiết bị sử dụng 

do tạo ra chất ăn mòn trong quá trình cháy.  

4.1.2. Xu hƣớng phát triển 

Do tiêu chuẩn về bảo vệ môi trƣờng ngày càng khắt khe, các nguồn gây ô 

nhiễm môi trƣờng ngày càng đƣợc kiểm soát chặt chẽ, đặc biệt là các nguồn 

nhiên liệu hoá thạch nhƣ than đá và dầu lửa. Các tiêu chuẩn về chất lƣợng các 

sản phẩm dầu khí có xu thế ngày càng quy định giảm các chất gây ô nhiễm môi 

trƣờng và sức khoẻ con ngƣời có trong sản phẩm. Với Khu vực châu Âu thậm 

chí sẽ tiến tới các nguồn nhiên liệu chính (Xăng, Diesel) không còn chứa hợp 

chất lƣu huỳnh nữa   (Sulfur free). Các chất gây độc hại với con ngƣời nhƣ 

Benzen, các chất Aromactics cũng ngày càng đƣợc giảm thiểu tới giới hạn cho 

phép trong sản phẩm. 

4.2. TỔNG QUAN CÁC QUÁ TRÌNH XỬ LÝ 

Trong công nghiệp chế biến sử dụng nhiều phƣơng pháp làm sạch khác 

nhau, tuy nhiên, hai phƣơng pháp đƣợc sử dụng phổ biến nhất là phƣơng pháp 

xử lý bằng hydro và phƣơng pháp ngọt hoá (có sử dụng kiềm hoặc không sử 

dụng kiềm). 

4.2.1. Xử lý bằng Hydro 

4.2.1.1. Giới thiệu 
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Quá trình xử lý bằng hydro là phƣơng pháp ngày càng đƣợc sử dụng rộng 

rãi trong công nghiệp chế biến dầu khí mặc dù đầu tƣ thiết bị, xây dựng cho quá 

trình này tƣơng đối lớn và kéo theo tăng nhu cầu sử dụng khí hydro trong toàn 

nhà máy. Phƣơng pháp xử lý bằng hydro có nhiều ƣu điểm hơn so với các 

phƣơng pháp xử lý khác: Chất lƣợng sản phẩm thu đƣợc sạch hơn, các tạp 

chất bị xử lý triệt để hơn. Khác với một số phƣơng pháp khác chỉ xử lý đƣợc 

một số loại tạp chất nhất định (ví dụ chỉ lƣu huỳnh hoặc Ni-tơ), phƣơng pháp xử 

lý bằng hydro có thể xử lý đƣợc hầu hết các tạp chất và đồng thời cải thiện 

đƣợc hiệu suất thu hồi sản phẩm. 

Sản phẩm đƣợc xử lý bằng phƣơng pháp này hoàn toàn loại bỏ tạp chất 

khỏi dòng sản phẩm chứ không chỉ chuyển hoá tạp chất từ dạng độc hại cao 

sang dạng ít độc hại hơn và vẫn tồn tại trong sản phẩm (ví dụ nhƣ với tạp chất 

lƣu huỳnh, phƣơng pháp ngọt hoá chỉ chuyển lƣu huỳnh từ dạng mercaptan 

sang dạng disulfite chứ không đƣợc tách hoàn toàn ra khỏi dòng sản phẩm dẫn 

đến tổng lƣợng lƣu huỳnh trong sản phẩm vẫn không đổi). Nhờ đặc điểm này 

mà phần lớn các nhà máy lọc dầu ngày nay sử dụng công nghệ xử lý bằng 

hydro để làm sạch cấu tử pha xăng mới có thể đáp ứng đƣợc chỉ tiêu về tổng 

lƣợng lƣu huỳnh trong xăng ngày càng ngặt nghèo. Quá trình xử lý hydro còn 

giúp sản phẩm sau khi đƣợc xử lý có độ ổn định ô-xy hoá, độ ổn định màu cao 

hơn nhờ loại các tạp chất chứa ô-xy và quá trình no hoá. Tuy nhiên, phƣơng 

pháp xử lý bằng hydro cũng đôi lúc gây ra một số ảnh hƣởng tiêu cực tới chất 

lƣợng sản phẩm, ví dụ nhƣ làm giảm trị số Otane của Naphtha cracking. 

4.2.1.2. Quá trình công nghệ 

a. Sơ đồ công nghệ 

Các quá trình xử lý bằng hydro về nguyên tắc có sơ đồ công nghệ tƣơng 

tự nhau (sơ đồ công nghệ điển hình đã đƣợc đơn giản hoá nhƣ hình H-4.1). 

Theo sơ đồ công nghệ này, nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng đƣợc 

nâng tới nhiệt độ phản ứng thích hợp (tùy thuộc vào từng loại nguyên liệu cụ 

thể). Lò phản ứng là dạng thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định. Các 

phản ứng làm sạch sẽ xảy ra dƣới tác dụng của xúc tác. Sản phẩm sau phản 

ứng đƣợc làm nguội rồi đƣa tới thiết bị phân tách cao áp để tách pha lỏng và 

pha khí. Phần hydrocacbon lỏng đƣợc đƣa tới tháp chƣng cất để tách sản 

phẩm hydrocacbon nhẹ ra ở đỉnh tháp và sản phẩm ổn định ra ở đáy tháp.  
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Hình H-4.1-Sơ đồ công nghệ điển hình quá trình xử lý bằng hydro 

b. Quá trình công nghệ 

Trong quá trình xử lý bằng hydro dƣới sự có mặt của xúc tác xảy ra nhiều 

quá trình công nghệ khác nhau: Quá trình khử lƣu huỳnh 

(Hydrodesulphurization), quá trình khử Ni-tơ (Hydrodenitrification), quá trình no 

hoá (Hydrogen saturation), quá trình khử các hợp chất ô-xy 

(Hydrodeoxygenation) và quá trình hydrocracking. 

Mục đích của quá trình khử lƣu huỳnh và khử ni-tơ là kiểm soát các chất 

gây ô nhiễm trong sản phẩm dầu khí và loại bỏ những hợp chất gây cản trở cho 

một số quá trình công nghệ (gây ngộ độc xúc tác) ra khỏi nguyên liệu. Quá trình 

khử các hợp chất ô-xy và no hóa nhằm ổn định sản phẩm trong quá trình bảo 

quản. Quá trình hydrocracking là quá trình phụ xảy trong quá trình xử lý bằng 

hydro, tuy nhiên trong một số trƣờng hợp, quá trình này giúp cải thiện hiệu suất 

thu hồi sản phẩm. Các phản ứng cụ thể xảy ra trong quá trình xử lý hydro có 

thể tóm tắt nhƣ sau: 

Quá trình khử lƣu huỳnh 

 Khử mercaptan:  R-SH     +  H2   →   R-H   +  H2S 

 Khử sulfides:    R-S-R‟    +  H2   →  R-H-R‟ +  H2S 

 Khử disulfides:   R-S-S-R‟   +  3H2  →  R-H   +  R‟-H +  2H2S 

 Khử Thiophene: 

 

Quá trình khử ni-tơ 

 Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

Quá trình khử hợp chất ô-xy 
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 Khử hợp chất ô-xy (peoxides): C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

 Khử Phenol: 

 

Quá trình no hóa 

Bão hoà Olefins: R – CH = CH – R‟ 2H  R – CH2 – CH2 – R ‟ 

Bão hoà Diolefins: R–CH=CH–CH=CH–R‟ 22H R–CH2 –CH2–CH2–CH2–R‟ 

Quá trình khử các hợp chất Halogen 

   RCl  +   H2       RH  +  HCl 

Quá trình hydro cracking hydrocacbon nặng theo phản ứng 

      R – R‟  +  H2        R – H  + R‟ – H  

Khác với các phƣơng pháp xử lý khác, phƣơng pháp xử lý bằng hydro các 

hợp chất lƣu huỳnh đều chuyển về dạng khí H2S và đƣợc tách ra khỏi sản 

phẩm. Khí này sau đó đƣợc thu hồi về phân xƣởng thu hồi xử lý lƣu huỳnh 

nhằm giải quyết một cách triệt để tổng lƣợng lƣu huỳnh trong sản phẩm. 

4.2.2. Xử lý bằng phƣơng pháp ngọt hoá 

4.2.2.1. Giới thiệu 

Phƣơng pháp ngọt hóa là phƣơng pháp sử dụng kiềm (NaOH) hoặc dùng 

môi trƣờng kiềm nhẹ với sự có mặt của xúc tác để tách hợp chất lƣu huỳnh 

(dạng H2S) ra khỏi sản phẩm hoặc chuyển lƣu huỳnh từ dạng hoạt tính 

(Mercaptans) sang dạng không hoạt tính (disulfides). Phƣơng pháp này cũng 

dùng kết hợp để khử một số axit có trong nguyên liệu, sản phẩm. Tuy nhiên, 

phƣơng pháp ngọt hóa chỉ đƣợc sử dụng chủ yếu để làm giảm hàm lƣợng H2S 

và Mercaptans trong sản phẩm mà ít làm thay đổi tổng lƣợng lƣu huỳnh trong 

sản phẩm và không xử lý đƣợc các tạp chất khác. Phƣơng pháp này đƣợc sử 

dụng để khử mùi sản phẩm và đƣợc ứng dụng khi chỉ có nhu cầu giảm hàm 

lƣợng lƣu huỳnh ở dạng có hại mà không quan tâm nhiều đến tổng lƣợng lƣu 

huỳnh trong sản phẩm cũng nhƣ các tạp chất khác. Công nghệ này chủ yếu sử 

dụng trong các sơ đồ công nghệ chế biến dầu ngọt hoặc khi sản phẩm không 

yêu cầu quá khắt khe về tổng hàm lƣợng lƣu huỳnh, hàm lƣợng olefins và độ 

ổn định màu. Xử lý bằng phƣơng pháp ngọt hoá lại đƣợc chia thành hai dạng 

công nghệ: Công nghệ sử dụng kiềm và công nghệ không sử dụng kiềm. 

4.2.2.2. Công nghệ không sử dụng kiềm 

a. Đặc điểm công nghệ 
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Phƣơng pháp ngọt hoá không sử dụng kiềm (Caustic-free Technology) 

dựa trên quá trình ô-xy hoá mercaptans (thiols) có sự tham gia của xúc tác 

trong môi trƣờng ammonia. Công nghệ này do UOP phát triển và đƣợc ứng 

dụng tƣơng đối rộng rãi. Phƣơng pháp xử lý này có một số ƣu điểm: 

– Môi trƣờng làm việc không có tính ăn mòn, nhiệt độ làm việc gần nhiệt độ 

môi trƣờng , áp suất làm việc thấp, vì vậy, vật liệu chế tạo thiết bị có thể 

sử dụng thép cacbon cho phép giảm chi phí đầu tƣ; 

– Vận hành thiết bị dễ dàng, chi phí vận hành thấp; 

– Hiệu quả xử lý cao; 

– Giảm đƣợc lƣợng kiềm thải vào môi trƣờng và giảm bớt đƣợc chi phí liên 

quan đến vấn đề xử lý lƣợng kiềm thải. 

 

Hình H-4.2- Sơ đồ công nghệ ngọt hoá không sử dụng xút 

b. Quá trình công nghệ 

Sơ đồ công nghệ đã đƣợc đơn giản hoá của quá trình xử lý lƣu huỳnh 

không sử dụng kiềm (NaOH) đƣợc mô tả trong hình H-4.2. Theo sơ đồ này, 

nguyên liệu trƣớc khi vào bình phản ứng đƣợc trộn với không khí, dung dịch 

Ammonia và phụ gia. Hỗn hợp nguyên liệu và không khí đƣợc đƣa vào thiết bị 
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phản ứng. Thiết bị phản ứng là dạng thiết bị có lớp đệm xúc tác cố định. Dƣới 

tác dụng của xúc tác, trong điều kiện môi trƣờng kiềm yếu (ammonia) quá trình 

khử mercaptans xảy ra theo phản ứng: 

4 RSH    +    O2          2 RSSR   +   2 H2O 

Sản phẩm sau khi ngọt hoá bằng phƣơng pháp này có hàm lƣợng 

mercaptans thấp hơn 5ppm. 

4.2.2.3. Công nghệ sử dụng kiềm 

a. Đặc điểm công nghệ 

Quá trình ngọt hoá có sử dụng kiềm (NaOH) dựa trên khả năng "trích ly" 

hợp chất Mercaptans từ các dòng hydrocacbon của dung dịch kiềm và sau đó 

bị ô-xy hoá để thu hợp chất disulfides. Công nghệ ngọt hoá bằng dung dịch 

kiềm là công nghệ truyền thống đƣợc nhiều nhà công nghệ nghiên cứu, phát 

triển thành bản quyền. Tuy nhiên, hiện nay chỉ có Merichem (Hoa kỳ) và UOP 

(Hoakỳ) là những công ty đang chiếm ƣu thế về cung cấp bản quyền cho các 

phân xƣởng xử lý với công nghệ này. 

Công nghệ xử lý không sử dụng kiềm đƣợc áp dụng để tách Mercaptans 

từ các dòng khí (C3, C4), hỗn hợp LPG và Naphtha. Đối với các hydrocacbon 

nhẹ nhƣ C3, C4 và LPG thì chỉ cần xử lý bằng phƣơng pháp "trích ly" cũng có 

thể đạt đƣợc chất lƣợng theo yêu cầu mà không cần có bất kỳ một bƣớc xử lý 

tiếp theo nào khác nữa.Tuy nhiên, với các nguyên liêu khác nhƣ pentanes, 

Naphtha nhẹ, Naphtha từ phân xƣởng cracking chứa Mercaptans có khối lƣợng 

phân tử cao hơn thì có thể cần phối hợp giữa phƣơng pháp " trích ly" bằng 

kiềm và phƣơng pháp ngọt hoá khác. Phƣơng pháp xử lý này có nhiều ƣu 

điểm: 

– Môi trƣờng làm việc không có tính ăn mòn, nhiệt độ làm việc gần nhiệt 

độ môi trƣờng , áp suất làm việc thấp, vì vậy, vật liệu chế tạo thiết bị có 

thể sử dụng thép cacbon cho phép giảm chi phí đầu tƣ. 

– Vận hành thiết bị đơn giản chế độ hoạt động ổn định không mất nhiều 

nhân lực vận hành thiết bị; chi phí vận hành thấp do chi phí xúc tác, phụ 

trợ thấp; 

– Hiệu quả xử lý cao; 

b. Quá trình công nghệ 

Sơ đồ công nghệ đã đƣợc đơn giản hoá quá trình xử lý Mercaptans có sử 

dụng xút (NaOH) đƣợc mô tả trong hình H-4.3. Theo sơ đồ này, nguyên liệu có 

chứa Mercaptans đƣợc đƣa vào ở phía dƣới của tháp phản ứng, dung dịch 

kiềm đƣợc đƣa vào từ phía đỉnh của tháp . Khi nguyên liệu và dung dịch kiềm 
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tiếp xúc với nhau, Mercaptans đƣợc tách ra khỏi nguyên liệu bằng phản ứng 

sau: 

RSH  +  NaOH           NaSR   +   H2O 

Cân bằng phản ứng nghiêng về chiều thuận khi khối lƣợng phân tử 

Mercaptans và nhiệt độ quá trình thấp. Sản phẩm đã đƣợc xử lý đƣợc tách ra ở 

đỉnh tháp. Dung dịch kiềm có chứa Mercaptans lấy ra ở đáy tháp phản ứng. 

Dòng hydrocacbon đƣợc bổ sung thêm xúc tác và trộn với dòng không khí rồi 

đƣa vào thiết bị ô-xy hoá. Tại thiết bị ô-xy hoá này, Mercaptans bị ôxy hoá 

thành dạng dissulfide hydrocacbon (dissulfide oi) không hoà tan trong nƣớc 

theo phản ứng: 

4 NaSR + O2 + 2 H2O           2 RSSR   +   4 NaOH 

Hỗn hợp đi ra từ thiết bị ô-xy hoá đƣợc đƣa sang thiết bị phân tách 

disfulfide, ở đây không khí dƣ đƣợc tách ra và xả vào vị trí an toàn bên ngoài 

môi trƣờng, còn hỗn hợp hydrocacbon disfulfide và dung dịch kiềm đƣợc phân 

chia tiếp thành hai pha riêng biệt. Hydrocacbon disfulfide đƣợc đƣa tới thiết bị 

xử lý tiếp hoặc làm nhiên liệu nội tại trong nhà máy. Dung dịch kiềm dƣ đƣợc 

bổ sung thêm và quay vòng lại tháp tách Mercaptans. 

 

Hình H-4.3- Sơ đồ công nghệ xử lý sử dụng kiềm 

Chất lƣợng của sản phẩm sau khi xử lý bằng phƣơng pháp trích ly kiềm có 

thể đảm bào đáp ứng yêu cầu nguyên liệu cho các quá trình Alkyl hoá, Isome 

hoá cũng nhƣ hàm lƣợng các hợp chất lƣu huỳnh trong xăng. 

4.3. CÁC QUÁ TRÌNH XỬ LÝ ĐIỂN HÌNH TRONG CÔNG NGHIỆP CHẾ BIẾN 

DẦU KHÍ 
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4.3.1. Phạm vi nghiên cứu 

Nhƣ đã trình bày ở các phần trên, quá trình làm sạch sản phẩm trong công 

nghiệp chế biến dầu khí sử dụng chủ yếu công nghệ xử lý bằng hydro và công 

nghệ ngọt hoá. Tuy nhiên, đa số các công nghệ xử lý bằng hydro đã đƣợc đề 

cập tƣơng đối kỹ về cả công nghệ và thiết bị trong bài thiết bị phản ứng, vì vậy 

trong khuôn khổ của bài học này chỉ tập trung giới thiệu chủ yếu về các quá 

trình xử lý áp dụng công nghệ ngọt hoá. Dƣới đây trình bày các quá trình công 

nghệ xử lý điển hình đang sử dụng rộng rãi trong thực tế. 

4.3.2. Xử lý khí hóa lỏng (LPG) 

4.3.2.1. Đặt vấn đề 

Các khí hóa lỏng C3, C4 hoặc hỗn hợp khí hóa lỏng đƣợc sản sinh ra 

trong Nhà máy chế biến dầu khí là dạng hydrocacbon nhẹ chứa nhiều hợp chất 

lƣu huỳnh nhƣ H2S, Mercaptans, Carbonyl Sulfide (COS). Các hợp chất lƣu 

huỳnh chứa trong sản phẩm dầu mỏ gây ra mùi, ăn mòn máy móc thiết bị, gây ô 

nhiễm trong quá trình cháy. Đặc biệt các tạp chất này gây ra những hiện tƣợng 

mất hoạt tính xúc tác nếu các hydrocacbon này đƣợc đem chế biến tiếp. Chính 

vì vậy mà việc loại các tạp chất lƣu huỳnh ra khỏi khí hóa lỏng là một trong yêu 

cầu khách quan. 

Để xử lý các hợp chất lƣu huỳnh chứa trong khí hydrocacbon hóa lỏng, trong 

thực tế thƣờng sử dụng công nghệ xử lý bằng kiềm (NaOH). Hiện nay, 

Merichem và UOP là các nhà cung cấp bản quyền công nghệ chính cho quá 

trình này. 

4.3.2.2. Quá trình công nghệ 

a. Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý LPG bằng kiềm đƣợc mô tả trong hình H-

4.4. Đây là sơ đồ mô phỏng theo công nghệ xử lý của Merchem (Hoa kỳ). Theo 

sơ đồ này, LPG chƣa xử lý đƣợc đƣa qua thiết bị lọc rồi đƣa vào đỉnh thiết bị 

tiếp xúc bậc một, tại đây LPG tiếp xúc với dung dịch kiềm và xúc tác. Trong quá 

trình tiếp xúc, các hợp chất lƣu huỳnh sẽ tham gia phản ứng với kiềm theo các 

phản ứng nhƣ mô tả dƣới đây: 

- Phản ứng hydrogen sulfide (H2S) với kiềm: 

  H2S + 2NaOH       Na2S + 2H2O 

- Phản ứng Mercaptans với kiềm: 

  RSH + NaOH       RSNa + H2O 

- Phản ứng của Carbonyl Sulfide (COS) với kiềm: 

  COS + 4NaOH  Na2S + Na2CO3 + 2H2O 
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Quá trình tách Carbonyl Sulfide (COS) ra khỏi LPG phức tạp hơn các tạp 

chất lƣu huỳnh khác và chia thành hai giai đoạn (xem cơ chế phản ứng ở phần 

dƣới). Để thúc đẩy quá trình khử COS, xúc tác cần phải đƣợc trộn vào cùng với 

dung dịch kiềm để phản ứng bậc một giữa COS và NaOH tạo ra H2S và CO2 và 

sau đó H2S và CO2 lại phản ứng tiếp với NaOH tạo ra Na2S, Na2CO3 và tách ra 

khỏi LPG chuyển vào pha kiềm loãng. Phần LPG đã đƣợc xử lý đƣợc tách khỏi 

hỗn hợp đi vào thiết bị phân tách bậc một. Tại thiết bị phân tách bậc một, LPG 

đƣợc phân tách với dung dịch NaOH và đi ra ở phần đỉnh của thiết bị bậc một 

sang thiết bị tiếp xúc bậc hai. Do các phản ứng tách Mercaptans và Carbonyl 

Sulfide (COS) xảy ra với tốc độ chậm hơn, vì vậy, để tách các tạp chất này một 

cách triệt để thì phải bố trí hai bậc phản ứng. LPG sau khi xử lý một phần ở 

thiết bị xử lý bậc một sẽ đƣợc đƣa sang thiết bị xử lý bậc hai. Tại đây, phần 

Mercaptans và Carbonyl Sulfide (COS) còn lại trong LPG chƣa phản ứng sẽ 

tiếp tục tham gia phản ứng và tách ra khỏi LPG. 

Quá trình công nghệ xảy ra nhƣ sau: Dung dịch kiềm sẽ chảy dọc theo các 

sợi dây kim loại từ trên xuống nhờ trọng lực và lực kéo ma sát của dòng 

hydrocacbon rồi đi thẳng vào pha dung dịch kiềm ở đáy bình phân tách pha. Tại 

mỗi bình phân tách bậc một và bậc hai, dung dịch kiềm này đƣợc đƣa tuần 

hoàn lại thiết bị tiếp xúc để tái sử dụng. Tuy nhiên, hàm lƣợng kiềm trong dung 

dịch bị tiêu hao qua mỗi lần tuần hoàn vì vậy cần phải bổ sung dung dịch mới 

để đảm bảo duy trì điều kiện phản ứng tối ƣu. 

Xúc tác phản ứng của quá trình cũng bị tiêu hao qua các vòng tuần hoàn vì 

vậy cũng thƣờng xuyên đƣợc bổ sung. Để hiệu quả tiếp xúc pha giữa dung dịch 

kiềm và hydrocacbon đƣợc tốt, tất cả các dòng xúc tác, dung dịch kiềm bổ sung 

đều phải đƣa qua thiết bị lọc để tách các hạt rắn kéo theo trƣớc khi đƣa vào 

thiết bị tiếp xúc. Nồng độ của dung dịch kiềm và nồng độ của xúc tác bổ sung 

phải đƣợc tính toán và kiểm soát để đảm bảo rằng sau khi hòa trộn với dòng 

dung dịch tuần hoàn thì hỗn hợp dung dịch kiềm phải chứa hàm lƣợng kiềm và 

xúc tác thích hợp cho điều kiện phản ứng loại bỏ các hợp chất lƣu huỳnh trong 

pha hydrocacbon. Để thực hiện đƣợc nhiệm vụ này, các bơm cung cấp xúc tác 

và kiềm bổ sung là các bơm định lƣợng có hệ thống điều khiển dòng tự động 

để đảm bảo đúng tỷ lệ dòng pha trộn. 
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Hình H-4.4-Sơ đồ công nghệ xử lý LPG bằng kiềm 

b. Cơ chế phản ứng tách các tạp chất 

Quá trình tách hydrogen sulfide (H2S) và Mercaptans 

Dạng hợp chất lƣu huỳnh hoạt tính mang tính a-xít thƣờng chứa trong 

hydrocacbon nhẹ (LPG) là Mercaptans và hydrogen sulfide (H2S). Các hợp chất 

này sẽ tham gia phản ứng với kiềm (NaOH) và đƣợc tách ra khỏi pha 

hydrocacbon. Quá trình tách các hợp chất này diễn ra theo các phản ứng hóa 

học sau: 

- Phản ứng hydrogen sulfide (H2S) với kiềm: 

  H2S + 2NaOH       Na2S + 2H2O 

- Phản ứng Mercaptans với kiềm: 

  RSH + NaOH       RSNa + H2O 

Trong hai phản ứng trên, phản ứng hydrogen sulfide (H2S) với kiềm diễn ra 

với tốc độ rất nhanh nếu trong dung dịch còn tồn tại hàm lƣợng kiềm. Phản ứng 

giữa Mercaptans với kiềm diễn ra với tốc độ chậm hơn và hiệu suất phản ứng 

cao hơn nếu nhƣ hàm lƣợng kiềm chứa trong dung dịch cao hơn hàm lƣợng 

kiềm cần thiết cho phản ứng. Chính vì vậy, cần phải điều khiển quá trình và 

hàm lƣợng kiềm trong dung dịch sao cho hàm lƣợng kiềm dƣ sau phản ứng 

không quá thấp. Do tốc độ phản ứng tách Mercaptans chậm nên thông thƣờng 

phải bố trí hai bậc phản ứng. 

Quá trình tách Carbonyl Sulfide (COS) 
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Carbonyl Sulfide (COS) là một tạp chất hay tồn tại trong hydrocacbon nhẹ 

nhƣ khí hóa lỏng. Trong công nghiệp chế biến dầu khí, COS có mặt trong 

hydrocacbon không chỉ làm bẩn sản phẩm mà còn gây mất hoạt tính của xúc 

tác nhiều quá trình công nghệ, vì vậy cần phải tách nó ra khỏi các sản phẩm và 

bán thành phẩm để tránh các ảnh hƣởng xấu của tạp chất này. Để tách COS ra 

khỏi LPG ngƣời ta thƣờng dùng xúc tác Monoethanolamine (MEA) để tăng tốc 

độ quá trình (COS có thể tự thủy phân không cần xúc tác nhƣng tốc độ phản 

ứng rất chậm). Với sự có mặt của xúc tác, COS sẽ bị thủy phân thành CO2 và 

H2S theo phản ứng hóa học sau: 

  COS + H2O    CO2     +  H2S 

Trong môi trƣờng kiềm, H2S sẽ lại nhanh chóng phản ứng với NaOH để 

tạo thành Natri sulfide và nƣớc theo phản ứng nhƣ đã mô tả ở mục trên. Còn 

khí cacbonic sẽ phản ứng với NaOH tạo thành cacbonat natri theo phản ứng 

sau: 

  CO2  + 2NaOH          Na2CO3  +   H2 O 

Nhƣ vậy, quá trình xử lý COS có thể đƣợc mô tả qua phản ứng thu gọn 

nhƣ sau: 

  COS + 4NaOH      Na2S   +   Na2CO3  + 2H2O 

Các yếu tố ảnh hƣởng đến hiệu suất quá trình 

Có nhiều yếu tố ảnh hƣởng đến hiệu suất quá trình tách các tạp chất lƣu 

huỳnh ra khỏi LPG, tuy nhiên, cũng theo quy luật thông thƣờng, có ba thông số 

công nghệ chính ảnh hƣởng đến quá trình là nhiệt độ, áp suất tiến hành quá 

trình và nồng độ dung dịch kiềm. Để hiệu quả quá trình tách các tạp chất lƣu 

huỳnh cao cần phải xác định các giá trị tối ƣu cho các thông số này. 

Nhiệt độ và áp suất 

Nhiệt độ tiến hành quá trình ảnh hƣởng tới khả năng hòa tan của Na2S 

vào dung dịch kiềm, vì vậy cần phải xác định nhiệt độ thích hợp. Về nguyên tắc, 

khả năng hòa tan của Na2S vào dung dịch phụ thuộc nhiều vào hai thông số: 

nồng độ ban đầu của NaOH trong dung dịch và nhiệt độ đầu vào của hỗn hợp 

dung kiềm và hydrocacbon. Chính vì vậy, khi thiết kế và vận hành cần xem xét 

đồng thời cả hai yếu tố này để xác định chế độ hoạt động. Thông thƣờng, với 

nồng độ dung dịch kiềm là 14% khối lƣợng thì nhiệt độ thực hiện quá trình vào 

khoảng 400C. Nhiệt độ của quá trình đƣợc kiểm soát bằng nhiệt độ của nguyên 

liệu hydrocacbon. Để tránh hiện tƣợng kết tinh hình thành các hạt rắn trong 

dung dịch thì nhiệt độ quá trình không đƣợc hạ thấp hơn 15- 200 C (tùy thuộc 

vào nồng độ NaOH trong dung dịch). 
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Về nguyên tắc, áp suất ít ảnh hƣởng đến quá trình tách các tạp chất lƣu 

huỳnh ra khỏi LPG. Tuy nhiên, một điểm quan trọng là áp suất hoạt động quá 

trình luôn luôn phải cao hơn áp suất bay hơi của hydrocacbon để tránh hiện 

tƣợng hình thành hai pha (khí và lỏng) gây hậu quả xấu tới hiệu suất quá trình. 

Áp suất hoạt động tùy thuộc vào tính chất nguyên liệu xử lý, thông thƣờng với 

LPG áp suất hoạt động hệ thống ở vào khoảng 17-20Kg/cm2. 

Nồng độ NaOH trong dung dịch và tốc độ dòng 

Tốc độ dòng dung dịch kiềm có ảnh hƣởng tới hiệu quả quá trình tách các 

hợp chất lƣu huỳnh và chất lƣợng của sản phẩm. Tốc độ dòng của dung dịch 

kiềm càng cao thì hiệu quá tách tạp chất càng cao. Tuy nhiên, tốc độ dòng kiềm 

cao lại ảnh hƣởng tới hàm lƣợng kiềm kéo theo vào pha hydrocacbon gây bẩn 

sản phẩm sau khi xử lý. Việc xác định giá trị dòng tối ƣu là khó khăn và là bí 

quyết của các nhà bản quyền. Giá trị này đƣợc xác định theo điều kiện cụ thể 

khi vận hành thiết bị. Tuy vậy, dù ở chế độ vận hành nào vẫn có một lƣợng 

kiềm nhất định kéo theo sản phẩm LPG đã xử lý. Để tách các hạt lỏng dung 

dịch kiềm kéo theo, ngƣời lắp đặt một hệ thống lọc đặc biệt (Coaleser) để tách 

các hạt lỏng kéo theo này và thu về pha dung dịch kiềm ở đáy thiết bị phân 

chia. Hệ thống lọc đƣợc thiết kế để dụng dịch kiềm kéo theo không vƣợt quá 

1ppm tính theo nồng độ Na+. 

Bên cạch vận tốc dòng, nồng độ NaOH trong dung dịch kiềm cũng ảnh 

hƣởng nhiều đến hiệu quả và tốc độ quá trình tách tạp chất lƣu huỳnh trong 

LPG. Với mục đích tách H2S và Mercaptans là chính, nồng độ dung dịch kiềm 

thích hợp vào khoảng 14% khối lƣợng. Dung dịch kiềm sau khi tham gia phản 

ứng thích hợp vào khoảng 10% khối lƣợng (có tính đến cả hiện tƣợng pha 

loãng do tham gia phản ứng và nƣớc kéo theo trong nguyên liệu).  

4.3.2.3. Thiết bị xử lý LPG 

Thiết bị chính của quá trình xử lý LPG bằng kiềm tƣơng đối đơn giản, bao 

gồm các thiết bị sau: 

- Thiết bị tiếp xúc bậc một; 

- Thiết bị phân chia bậc một; 

- Thiết bị tiếp xúc bậc hai; 

- Thiết bị phân chia bậc hai và thiết bị lọc; 

- Các thiết bị phụ: Máy bơm xút tuần hoàn, các máy bơm định lƣợng,... 

Việc bố trí hai bậc tiếp xúc và phân tách pha nhằm nâng cao hiệu quả quá 

trình và đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm sau xử lý về hàm lƣợng 
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lƣu huỳnh. Lý do bố trí thiết bị hai bậc nhƣ đã trình bày là tốc độ phản ứng quá 

trình tách Mercaptans và COS tƣơng đối chậm. 

a. Thiết bị tiếp xúc 

Đặt vấn đề. 

Quá trình tách các tạp chất ra khỏi hydrocacbon bằng dung dịch kiềm liên 

quan đến quá trình chuyển khối của các tạp chất từ hydrocacbon sang pha 

dung dịch kiềm. Tốc độ chung của quá trình tách các tạp chất quyết định bởi 

vận tốc của quá trình chuyển khối của các tạp chất từ hydrocacbon sang pha 

dung dịch kiềm. Tốc độ quá trình chuyển khối đƣợc mô tả bằng hàm số: 

    V = KF∆C 

Trong đó: 

- V là tốc độ chuyển khối; 

- K hệ số chuyển khối; 

- F diện tích bề mặt tiếp xúc pha; 

- ∆C hiệu nồng độ của các tạp chất tại bề mặt phân pha, ∆C là động lực 

của quá trình chuyển khối. 

Trong ba yếu tố độc lập có ảnh hƣởng tới tốc độ của quá trình thì chỉ có 

thể thay đổi đƣợc hai thông số là hệ số chuyển khối K và bề mặt tiếp xúc pha F 

còn động lực của quá trình chuyển khối ∆C phụ thuộc vào tính chất của dòng 

hydrocacbon cần xử lý không thể thay đổi đƣợc. Trong hai yếu tố có thể thay 

đổi để nâng cao đƣợc tốc độ quá trình chuyển khối thì việc tăng tốc độ chuyển 

khối bằng hệ số chuyển khối K rất phức tạp. Vì vậy, để tăng tốc độ quá trình 

chuyển khối ngƣời ta thƣờng tập trung vào vấn để tăng bề mặt tiếp xúc pha F. 

Trong thực tế, ngƣời ta có rất nhiều giải pháp để tăng các bề mặt tiếp xúc pha 

bằng các dạng thiết bị nhƣ tháp đệm, tháp đĩa, thiết bị trộn tĩnh,... 

Để tăng bề mặt tiếp xúc giữa hai pha, các phƣơng pháp truyền thống là 

tạo ra sự phân tán của một pha này vào pha khác càng nhiều càng tốt. Bề mặt 

của các giọt lỏng của pha phân tán chính là bề mặt chuyển khối giữa hai pha. 

Các hạt lỏng của pha phân tán càng nhỏ và có hình dạng cầu thì bề mặt chuyển 

khối tính trên một đơn vị thể tích càng lớn và đây đƣợc xem là nguyên tắc để 

tăng bề mặt chuyển khối truyền thống. Tuy nhiên, việc tăng bề mặt chuyển khối 

theo nguyên tắc này lại gây khó khăn cho giai đoạn phân tách pha sau này. Hạt 

phân tán càng nhỏ, đặc biệt khi phân tán dƣới dạng nhũ tƣơng thì càng gây khó 

khăn cho việc phân tách hai pha. Việc phân tán quá nhiều các hạt nhỏ của pha 

phân tán còn gây ra hiện tƣợng kéo theo pha phân tán vào pha kia (trong 

trƣờng hợp xử lý LPG thì dung dịch kiềm và xúc tác sẽ kéo theo sản phẩm làm 
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ảnh hƣởng tới chất lƣợng). Để khắc phục những nhƣợc điểm và mâu thuẫn này 

của phƣơng pháp tăng bề mặt tiếp xúc pha truyền thống, các nghiên cứu gần 

đây đã đƣa ra một nguyên tắc mới cho thiết bị tạo bề mặt chuyển khối. 

Nguyên lý hoạt động 

Nhƣ đã trình bày, để tăng bề mặt chuyển khối bằng phƣơng thức truyền 

thống là tạo ra thật nhiều các hạt lỏng càng nhỏ càng tốt phân tán vào pha khác 

gây ra nhiều trở ngại cho việc phân chia pha sau khí xử lý và vấn đề kéo theo 

của pha phân tán làm ảnh hƣởng chất lƣợng sản phẩm. Những khó khăn này 

đặt ra một thách thức cho các nhà nghiên cứu tìm ra một phƣơng thức mới để 

tăng bề mặt chuyển khối giữa hai pha mà không gây ra những trở ngại nhƣ các 

phƣơng pháp truyền thống. 

Trong quá trình nghiên cứu, các nhà công nghệ (Merichem-Hoa kỳ) đã 

phát hiện ra rằng nếu để một chất lỏng, ví dụ nhƣ nƣớc thấm vào bề mặt rắn, 

do sức căng bề mặt giữa chất lỏng và chất rắn, chất lỏng sẽ tự bám vào bề mặt 

vật rắn. Nếu nhỏ một giọt chất lỏng vào một sợi dây kim loại nhỏ thì chất lỏng 

sẽ có xu hƣớng chảy dọc bề mặt sợi dây và dừng lại khi đạt tới mức độ nhất 

định. Nếu nhƣ cho một chất lỏng thứ hai chuyển động phía ngoài tiếp xúc với 

chất lỏng thấm trên bề mặt sợi dây thì chất lỏng bám trên sợi dây cũng sẽ 

chuyển động theo phƣơng chuyển động của chất lỏng thứ hai do lực ma sát bề 

mặt. Tuy nhiên, do sức căng bề mặt tạo ra giữa chất lỏng thứ nhất và sợi dây 

sẽ giữ chất lỏng thứ nhất bám lại bề mặt sợi dây mà không bị kéo theo chất 

lỏng thứ hai hoàn toàn. Tổng hợp của hai lực ma sát giữa hai chất lỏng và lực 

căng bề mặt giữa bề mặt rắn và chất lỏng đã làm cho chất lỏng thứ nhất chuyển 

động dọc theo sợi dây với vận tốc khác với vận tốc chất lỏng thứ hai. Nhờ quá 

trình này mà ngƣời ta thấy rằng bề mặt tiếp xúc pha của hai chất lỏng trên một 

đơn vị thể tích tăng lên rất nhiều. Mặt khác bề mặt tiếp xúc pha luôn đƣợc thay 

đổi do tốc độ chuyển động của hai chất lỏng khác nhau làm tăng động lực quá 

trình chuyển khối. Dựa trên nguyên lý này, Nhà bản quyền công nghệ về xử lý 

Merichem đã phát triển một dạng thiết bị trộn tĩnh (hay còn gọi là thiết bị tiếp 

xúc- Contactor) đáp ứng đƣợc yêu cầu về tăng bề mặt chuyển khối cho các quá 

trình xử lý lƣu huỳnh trong công nghiệp chế biến dầu khí (không chỉ áp dụng 

riêng cho xử lý LPG) nhƣng không gây khó khăn cho quá trình phân tách pha. 

Cấu tạo của thiết bị dạng này sẽ đƣợc trình bày ở mục dƣới đây. 

Cấu tạo thiết bị tiếp xúc 

Thiết bị tiếp xúc (thiết bị trộn) có cấu tạo nhƣ mô tả trong hình H-4.5. Thiết 

bị tiếp xúc có ba phần chính: 
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- Phần thân thiết bị; 

- Phần đầu thiết bị; 

- Phần bó sợi dây kim loại. 

Thiết bị tiếp xúc đƣợc lắp vào phía trên của bình phân tách để tạo điều 

kiện thuận lợi cho quá trình phân tách. Phần đầu của thiết bị tạo khoang phân 

phối cho các pha chất lỏng theo đúng vai trò (chất lỏng bám trên bề mặt sợi dây 

và chất lỏng đi phía ngoài). Phần thân của thiết bị là ống hình trụ chỉ đơn thuần 

bảo vệ phần lõi bó kim loại và tạo kết cấu gắn thiết bị tiếp xúc với bình phân 

tách. 

 

Hình H-4.5 Cấu tạo thiết bỊ tiếp xúc 

Phần bó dây kim loại thực sự là trái tim của thiết bị. Bó dây kim loại đƣợc 

tạo thành từ rất nhiều các sợi dây kim loại nhỏ để dung dung dịch kiềm thấm 

ƣớt trên bề mặt. Hydrocacbon lỏng (LPG) chảy bao bọc phía ngoài mỗi sợi dây 

theo nhƣ nguyên lý hoạt động đã trình bày ở mục b ở phần trên. Chiều dài của 

bó dây kim loại đƣợc tính toán để đảm bảo thời gian tiếp xúc pha đủ thực hiện 

quá trình trao đổi chất tối ƣu và việc phân chia pha đƣợc thuận lợi, hạn chế 

hiện tƣợng kéo theo. Sau khi ra khỏi thiết bị tiếp xúc, hỗn hợp chảy vào thiết bị 

phân chia ở phía dƣới. Do kết cấu đặc biệt nên khi vừa ra khỏi thiết bị tiếp xúc 

hai pha hydrocacbon và kiềm đã đƣợc tách ra khỏi nhau. Phần kéo theo của 

mỗi pha sẽ tiếp tục phân chia trong thiết bị phân chia. 

Thiết bị tiếp xúc bậc một và bậc hai có cấu tạo tƣơng tự nhau vì vậy sẽ 

không trình bày riêng biệt cấu tạo từng thiết bị riêng biệt. 
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Ƣu điểm của thiết bị tiếp xúc kiểu mới 

Thiết bị tiếp xúc theo nguyên lý hoạt động mới có một số ƣu điểm so với 

các thiết bị trộn theo phƣơng pháp truyền thống: 

- Tạo ra đƣợc bề mặt tiếp xúc pha cho quá trình chuyển khối trên một 

đơn vị thể tích chất lỏng cao hơn. 

- Tạo ra bề mặt tiếp xúc pha có hiệu quả trao đổi chất cao do khoảng 

khoảng di chuyển ngắn, tiếp xúc pha tốt và bề mặt tiếp xúc luôn đƣợc 

thay đổi do tốc độ chuyển động của hai chẩt lỏng khác nhau và hiện 

tƣợng ma sát ƣớt. 

- Bề mặt phân chia pha đạt đƣợc lớn mà không cần phải phân tán các 

pha lẫn vào nhau nhờ đó tránh đƣợc hiện tƣợng kéo theo tối đa. 

- Do không phân tán pha vào nhau nên giảm mạnh thời gian lƣu trong 

thiết bị phân tách pha và do đó giảm đƣợc kích thƣớc thiết bị; 

- Giảm đƣợc năng lƣợng chi phí cho quá trình phân tán các pha vào 

nhau; 

- Tỷ lệ các pha cho phép ở khoảng rộng hơn do vậy hiệu quả quá trình 

chuyển khối đạt đƣợc cao hơn; 

- Giảm đƣợc chi phí đầu tƣ ban đầu và chi phí vận hành do kích thƣớc 

thiết bị nhỏ gọn hơn, ít phải bảo dƣỡng (không có thiết bị chuyển 

động) và tiêu phí năng lƣợng thấp hơn; 

- Độ hoạt động linh hoạt, cho phép cải thiện chế độ hoạt động và thay 

đổi công suất vận hành, nâng cấp cải tạo với chi phí đầu tƣ thấp; 

- Lƣợng dung dịch kiềm nhìn chung sử dụng ít hơn do thiết bị cho phép 

nồng độ NaOH trong dung dịch cao hơn; 

- Hệ số phục vụ có thể đạt tới 100%. 

b. Thiết bị phân tách 

Thiết bị phân tách pha hoạt động theo nguyên lý trích ly hai pha lỏng không 

hoà tan vào nhau và có khối lƣợng riêng khác biệt nhau tƣơng đối lớn. Do pha 

hydrocacbon và pha dung dịch kiềm không hoà tan vào nhau ở điều kiện hoạt 

động của quá trình và khối lƣợng riêng của hai pha này tƣơng đối khác xa nhau 

nên quá trình phân tách hai pha theo nguyên lý trích ly có thể áp dụng đƣợc. 

Bình phân tách là dạng thiết bị phân tách kiểu nằm ngang. Kích thƣớc thiết bị 

đƣợc tính toán để thời gian lƣu trong thiết bị đủ lớn cho quá trình phân tách xảy 

ra hiệu quả đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm LPG về tạp chất. 

Cấu tạo của thiết bị phân chia bậc một và bậc hai tƣơng đối giống nhau chỉ 

khác nhau về thiết bị lọc (Coaleser) đƣợc lắp trong thiết bị phân tách bậc hai 
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nhằm tách nốt các hạt kiềm lỏng kéo theo sản phẩm LPG mà không thể tách 

đƣợc bằng phƣơng pháp trích ly thông thƣờng. Cấu tạo của thiết bị phân chia 

đƣợc mô tả trong các hình H-4.6A và H-4.6B . 

 

Hình H-4.6A Cấu tạo thiết bị phân chia bậc 1 

 

Hình H-4.6B Cấu tạo thiết bị phân chia bậc 2 

4.3.2.4. Chất lƣợng sản phẩm 

Chất lƣợng của LPG sau khi xử lý theo phƣơng pháp này thƣờng phải đạt 

các chỉ tiêu chất lƣợng chính sau:  

- Hàm lƣợng Mercaptans (RSH) quy đổi theo lƣu huỳnh không vƣợt quá 

15ppm khối lƣợng; 

- Hàm lƣợng lƣu huỳnh tổng tối đa: 50ppm khối lƣợng; 

- Hàm lƣợng H2S tối đa: 0,5ppm khối lƣợng; 

- Hàm lƣợng Cacbonyl Sulfur (COS) tối đa: 0,5ppm khối lƣợng 

- Hàm lƣợng kiềm kéo theo (tính theo Natri) tối đa: 1ppm khối lƣợng; 

4.3.2. 5. Vận hành 

a. Chuẩn bị cho khởi động lần đầu 
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Công tác chuẩn bị cho khởi động thiết bị xử lý LPG bao gồm các công việc 

sau: 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các van xả đáy đã đóng, đƣờng ống dẫn 

dung dịch kiềm đã thông suốt, các tấm chặn cách ly đã đƣợc tháo 

hoặc lắp đung quy định; 

- Đuổi khí hệ thống bằng khí trơ, lƣu ý khí sử dụng đuổi khí không đƣợc 

sử dụng khí CO2; 

- Đảm bảo hệ thống LPG đƣợc cách ly hoàn toàn với thiết bị (các van 

nối đƣợc đóng chặt); 

- Đảm bảo hệ thống cấp dung dịch kiềm và nƣớc khử khoảng đƣợc 

cách ly với thiết bị; 

b. Nạp dung dịch kiềm vào hệ thống 

 Bƣớc nạp dung dịch kiềm vào thiết bị gồm các công việc sau: 

- Mở van đƣa dung dịch kiềm vào phin lọc và đầu thiết bị tiếp xúc bậc 1; 

- Mở van ở mức độ dòng cao nhất để dung dịch kiềm từ thiết bị xử lý 

bậc một chuyển sang thiết bị xử lý bậc hai. Giữ mức dung dịch kiềm 

trong thiết bị phân tách ở mức hoạt động cao nhất; 

- Kích hoạt hệ thống điều khiển mức ở các bình phân tách bậc hai để 

khởi động bơm dung dịch kiềm tuần hoàn từ bình phân tách bậc hai 

về các thiết bị tiếp xúc bậc một. Vào giai đoạn này có thể nâng áp suất 

hệ thống lên nhờ khí Ni-tơ. Kích hoạt hệ thống điều khiển mức ở thiết 

bị phân tách bậc một. 

- Giảm mức chất lỏng trong bình phân tách chất lỏng bậc hai bằng cách 

bơm tuần hoàn sang thiết bị tiếp xúc bậc một. 

- Tiếp tục đƣa dung dịch kiềm vào thiết bị thiết bị phân tách bậc hai lần 

nữa tới mức cao nhất, sau đó lại khởi động bơm tuần hoàn để chuyển 

dung dịch kiềm sang bình phân tách bậc một. 

- Đóng kín toàn bộ van cấp dung dịch kiềm vào hệ thống. 

- Mở van cung cấp nƣớc vào bình phân tách bậc hai tới mức cao nhất, 

sau đó khởi động bơm để chuyển nƣớc sang bình phân tách bậc một 

cho tới khi mức nƣớc ở bình phân tách bậc một ở mức thấp nhất. 

- Lặp lại cấp nƣớc vào bình phân tách bậc hai và giữ nƣớc ở mức cao 

nhất và đóng kín hệ thống van cấp nƣớc; 

- Tiếp tục tuần hoàn hệ thống với lƣu lƣợng thích hợp trong khoảng thời 

gian 8 tiếng để làm ƣớt toàn bộ các sợi dây kim loại trong thiết bị tiếp 

xúc. 
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- Dừng bơm tuần hoàn sau khoảng 8 giờ hoạt động; 

- Mức chất lỏng trong thiết bị phân tách đƣợc duy trì ở mức trung bình 

với nồng độ trong khoảng 14 đến 20 w%.khối lƣợng. Nếu mức chất 

lỏng thấp cần mở van bổ sung bằng nƣớc. 

c. Nạp LPG vào hệ thống 

Trƣớc khi nạp LPG vào hệ thống phải kiểm tra để đảm bảo rằng trong hệ 

thống không còn không khí. Các bƣớc công việc nạp LPG vào thiết bị bao gồm: 

- Mở van để đƣa LPG vào hệ thống qua các lƣới lọc, mở hệ thống cân 

bằng áp để duy trì áp suất hệ thổng ở khoảng 11Kg/cm2. 

- Mở van đƣa LPG từ từ vào thiết bị phân tách bậc một; 

- Xả khí tại các điểm xả của thiết bị phân tách bậc một bậc hai và qua 

các van xả ở bình phân tách; 

- Điền đầy các bình trong hệ thống bằng LPG; 

d. Khởi động hệ thống 

Sau khi hoàn thành các bƣớc chuẩn bị và thử nghiệm bắt đầu tiến hành 

khởi động hệ thống. Khởi động hệ thống bao gồm các công việc sau: 

Với hệ thống kiềm 

- Khởi động bơm để tuần hoàn dung dịch kiềm ở thiết bị xử lý bậc môt; 

- Khởi động bơm để tuần hoàn dung dịch kiềm ở thiết bị xử lý bậc hai; 

- Duy trì tuần hoàn dung dịch kiềm ở cả hai bậc xử lý ở lƣu lƣợng tuần 

hoàn thích hợp; 

Hệ thống điều khiển mức 

- Kích hoạt và đặt mức điều khiển tự động cho các bình phân tách; 

- Bắt đầu bổ sung dung dịch kiềm cho hệ thống; 

Hệ thống cấp LPG 

- Mở từ từ van cung cấp LPG cho hệ thống. Đảm bảo tốc độ mở van để 

lƣu lƣợng dòng chảy từ không (0) cho đến đạt lƣu lƣợng lớn nhất. 

Thời gian thực hiện tối thiểu trong khoảng là 10 phút để tránh hiện 

tƣợng sốc thuỷ lực cho thiết bị tiếp xúc. 

- Điều chỉnh để tốc độ dòng LPG qua thiết bị ở giá trị thích hợp; 

- Điều chỉnh hệ thống điều khiển áp suất để duy trì hệ thống ở áp suất 

trong khoảng 11Kg/cm2.  

4.3.3. Xử lý Kerosen 

4.3.3.1. Đặt vấn đề 

Phân đoạn Kerosene đƣợc tách ra từ tháp chƣng cất dầu thô ở áp suất 

thƣờng có chứa nhiều tạp chất nhƣ a-xít Naphthenic, hợp chất lƣu huỳnh 
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(Mercaptans) làm ảnh hƣởng chất lƣợng sản phẩm. Nếu phân đoạn Kerosene 

này đƣợc sử dụng làm nhiên liệu phản lực thì yêu cầu về hàm lƣợng các tạp 

chất ăn mòn càng rất khắt khe hơn nữa, vì vậy các tạp chất này cần phải đƣợc 

loại bỏ. 

Để xử lý các hợp chất lƣu huỳnh chứa trong phân đoạn này, ngƣời ta có 

thể sử dụng sử dụng công nghệ xử lý bằng hydro hoặc phƣơng pháp ngọt hoá 

(có dùng kiềm (NaOH) hoặc không dùng kiềm). Tuy nhiên, nếu nguyên liệu 

không chứa nhiều lƣu huỳnh thì đa số các sơ đồ công nghệ hiện nay sử dụng 

công nghệ ngọt hoá để xử lý Kerosene, trong khuôn khổ của giáo trình này 

cũng chỉ giới thiệu công nghệ xử lý này. 

4.3.3.2. Xử lý Kerosene bằng kiềm 

a. Quá trình công nghệ 

Sơ đồ công nghệ 

Tạp chất trong phân đoạn Kerosene chủ yếu là Mercaptans và axit 

Naphthenic. A-xít Naphthenic cần phải loại bỏ để tránh gây ăn mòn đồng thời 

hạn chế việc phản ứng với NaOH tạo thành dạng nhũ tƣơng gây khó khăn cho 

quá trình xử lý tiếp theo. Mercaptans sẽ đƣợc tách ra khỏi Kerosene theo nhƣ 

nguyên lý đã đƣợc trình bày ở phần tổng quan các phƣơng pháp xử lý. Công 

nghệ xử lý Kerosene bằng kiềm về nguyên tắc bao gồm các quá trình công 

nghệ chính sau: 

- Quá trình tách A-xít Naphthenic; 

- Quá trình tách Mercaptans; 

- Quá trình rửa các tạp chất cuốn theo bằng nƣớc; 

- Quá trình sấy khô bằng muối và 

- Quá trình lọc bằng đất sét để loại bỏ các hạt rắn lỏng cuốn theo và 

hấp phụ một số chất tạo màu, mùi cho sản phẩm; 

Sơ đồ công nghệ điển hình quá trình xử lý Kerosene bằng kiềm đƣợc mô 

tả trong hình H-4.7. Theo sơ đồ công nghệ này, Kerosene chƣa xử lý đƣợc đƣa 

qua các phin lọc tạp chất rắn rồi đƣa vào đầu thiết bị tiếp xúc của hệ thống thiết 

bị khử a-xít Naphthanic. Tại đây, Kerosene chảy từ phía trên xuống, Naphthenic 

khuyếch tán sang pha dung dịch kiềm, và phản ứng giữa Naphthenic và kiềm 

xảy ra (xem phản ứng ở phần dƣới). Dòng Kerosene sau khi đƣợc xử lý sẽ 

chuyển vào thiết bị phân tách. Do không có sự phân tán các pha vào nhau nên 

Kerosene dễ dàng tách ra khỏi dung dịch với hàm lƣợng kiềm kéo theo rất nhỏ. 

Pha dung dịch kiềm chuyển động dọc theo các sợi dây nhờ trọng lực và lực kéo 

(ma sát) của dòng hydrocacbon và đi xuống lớp dung dịch kiềm ở phía đáy của 
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bình phân tách pha. Dung dịch kiềm này lại đƣợc bơm tuần hoàn lại thiết bị tiếp 

xúc. Tỷ lệ dòng tuần hoàn này tùy thuộc vào yêu cầu chất lƣợng sản phẩm, tính 

chất của nguyên liệu ban đầu. Dung dịch kiềm tuần hoàn thƣờng xuyên đƣợc 

bổ sung từ thiết bị ô-xy hoá Mercaptans. Dung dịch kiềm chứa muối a-xít 

Naphthenic đƣợc đƣa tới phân xƣởng trung hoà kiềm để xử lý phần kiềm dƣ và 

muối Naphthenic. 

Kerosenen sau khi xử lý Naphtheníc đƣợc chuyển tới thiết bị xử lý Mercaptans. 

Trƣớc khi đi vào thiết bị này, dòng hydrocacbon đƣợc trộn với không khí nén 

trong một thiết bị trộn tĩnh để cung cấp ô-xy cho quá trình ô-xy hoá Mercaptans. 

Hỗn hợp Kerosene và không khí đƣa vào thiết bị tiếp xúc. Thiết bị tiếp xúc là 

thiết bị tiếp xúc kiểu sợi nhƣ sử dụng trong quá trình tách a-xít Naphthenic. 

Kerosene và dung dịch kiềm chuyển động từ trên xuống dƣới, tại đây 

Mercaptans khuyếch tán sang pha dung dịch kiềm và phản ứng ô-xy hoá xảy ra 

trong pha này. Sản phẩm của quá trình ô-xy hoá Mercaptans là dầu Disulfide 

(Disulfide Oils-DSO) không hoà tan trong nƣớc vì vậy sẽ khuyếch tán ngƣợc trở 

lại pha hydrocacbon. Khi chảy đến cuối thân bó sợi dây, Kerosene tách ra khỏi 

thiết bị tiếp xúc để đi vào pha hydrocacbon ở phía trên trong thiết bị phân tách. 

Do không có sự phân tán pha nên Kerosene chứa ít dung dịch kiềm kéo theo. 

Kerosen sau khi xử lý đi lên phía trên qua lớp đệm cacbon có chứa xúc tác. 

Lớp đệm cabon chứa xúc tác này có nhiệm vụ ô-xy hoá nốt các Mercaptans có 

khối lƣợng phân tử nặng hơn với tốc độ phản ứng chậm hơn. Lớp đệm cacbon 

này còn có chức năng tách các hạt dung dịch kiềm kéo theo pha hydrocacbon. 

Trong khi đó, dung dịch kiềm tiếp tục chảy theo chiều dài bó sợi xuống lớp dung 

dịch kiềm ở phía dƣới đáy thiết bị phân tách. Dung dịch kiềm này sẽ đƣợc bơm 

tuần hoàn lại thiết bị tái tiếp xúc để tái sử dụng lại, một phần cung cấp lại thiết bị 

tách Naphthenic. Sau khi ra khỏi thiết bị ô-xy hoá Mercaptans, Kerosene đƣợc 

chuyển tới thiết bị rửa bằng nƣớc. Mục đích của thiết bị này là tách kiềm kéo 

theo hydrocacbon bằng cách hoà tan vào nƣớc.  

Kerosene đƣợc đƣa vào thiết bị tiếp xúc cùng với nƣớc, tại đây kiềm kéo 

theo trong Kerosene sẽ hoà tan vào nƣớc và tách ra khỏi pha hydrođrocacbon. 

Dƣới tác dụng của trọng lực và lực kéo theo, nƣớc rửa sẽ chảy dọc theo sợi 

dây và đi vào lớp nƣớc rửa ở phía đáy. Kerosene tách ra khỏi thiết bị tiếp xúc đi 

vào pha hydrocacbon ở phía trên thiết bị phân tách pha và đi ra ngoài tới thiết bị 

sấy bằng muối. Nƣớc rửa sẽ đƣợc bơm tuần hoàn lại thiết bị tiếp xúc nhờ hệ 

thống bơm tuần hoàn. Nƣớc rửa đƣợc sử dụng là nƣớc đã khử khoáng hoặc 

nƣớc ngƣng. Để kiểm soát hàm lƣợng kiềm trong nƣớc rửa, nƣớc sạch thƣờng 
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xuyên đƣợc bổ sung. Nƣớc rửa sẽ đƣợc đƣa tới hệ thống xử lý nƣớc thải 

chung của nhà máy. 

Thiết bị sấy bằng muối có chức năng tách các hạt nƣớc tự do bám theo và 

lƣợng nƣớc bão hoà trong dòng hydrocacbon do quá trình rửa và các giai đoạn 

xử lý trƣớc sinh ra. Kerosene đi vào phía đáy thiết bị sấy chảy ngƣợc lên phía 

đệm muối ở phía trên và thoát ra ở đỉnh thiết bị. Nƣớc kéo theo và nƣớc bão 

hoà trong hydrocacbon sẽ bám vào các hạt muối trong đệm và tạo thành dung 

dịch nƣớc muối chảy xuống phía đáy thiết bị và đƣợc tháo định kỳ ra ngoài. Do 

quá trình hoà tan, đệm muối sẽ bị dần phá huỷ, vì vậy, sau một thời gian nhất 

định phải thay đệm muối mới. 

Giai đoạn xử lý cuối cùng là lọc bằng đất sét. Mục đích của quá trình xử lý 

này là tách nốt các hạt rắn còn lại trong hydrocacbon, tách hơi ẩm, các chất tạo 

bọt, các tạp chất tạo nhũ tƣơng và các tạp chất hoạt động bề mặt. Lọc Kerosen 

bằng đất sét là công đoạn xử lý cuối cùng để Kerosene đạt đƣợc tiêu chuẩn 

chất lƣợng sản phẩm, đặc biệt khi Kerosene đƣợc sử dụng là nhiên liệu phản 

lực. 
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Cơ chế các quá trình công nghệ và các yếu tố ảnh hƣởng 

Quá trình tách a-xít Naphthenic 

Mục đích của quá trình tách A-xít Naphthanic để sản phẩm Kerosene sau 

khi xử lý đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn về chỉ tiêu ăn mòn tấm đồng. Mặt khác, nếu 

không tách a-xít này ra khỏi sản phẩm sẽ gây khó khăn cho quá trình xử lý khác 

có sử dụng kiềm do a-xít này phản ứng với kiềm tạo thành một dạng nhũ tƣơng 

cản trở quá trình công nghệ. Quá trình tách A-xít Naphthenic xảy ra theo phản 

ứng hóa học sau: 

R-COOH  +  Na OH              RCOONa  + H2O 

Trong trƣờng hợp nguyên liệu có chứa ít hàm lƣợng Naphthenic thì có thể 

bỏ qua công đoạn xử lý này. Các yếu tố ảnh hƣởng tới quá trình tách 

Naphthenic là: nồng độ dung dịch kiềm, tốc độ tuần hoàn, nhiệt và áp suất tiến 

hành quá trình. 

Nồng độ dung dịch kiềm và tốc độ tuần hoàn 

Quá trình tách a-xít Naphthenic cũng sử dụng thiết bị tiếp xúc kiểu sợi nhƣ 

thiết bị tiếp xúc sử dụng trong xử lý LPG. Tốc độ tuần hoàn của dòng dung dịch 

kiềm càng cao thì hiệu suất tách Naphthenic càng cao. Tuy nhiên, tốc độ dung 

dịch kiềm cao sẽ dẫn đến mất cân bằng giữa lực ma sát và sức căng bề mặt do 

đó làm tăng lƣợng dung dịch kiềm kéo theo gây nhiễm bẩn sản phẩm. 

Nhƣ đã trình bày, một trong những khó khăn của quá trình tách Naphthenic là 

sự hình thành thể nhũ tƣơng rất bền khi Naphthenic tiếp xúc với dung dịch 

kiềm. Nhũ tƣơng này gây cản trở quá trình chuyển khối và ảnh hƣởng tới các 

quá trình công nghệ phía sau. Việc hình thành lớp nhũ tƣơng này có liên qua 

mật thiết đến nồng đồ kiềm trong dung dịch. Nồng độ dung dịch kiềm càng cao 

thì càng dễ dàng hình thành lớp nhũ tƣơng này. Vì vậy, nồng đồ kiềm trong 

dung dịch cần phải đƣợc hạn chế ở mức thích hợp (thực tế để tách Naphthenic 

hàm lƣợng kiềm trong dung dịch không nên vƣợt quá 5 0Be). Một nguyên tắc 

chung cho việc xác định nồng độ dung dịch kiềm cho xử lý Naphthenic là nồng 

độ Naphthenic trong Kerosene càng cao thì nồng độ dung dịch kiềm càng thấp 

để hạn chế tối đa quá trình hình thành nhũ tƣơng trong thiết bị. 

Nhiệt độ và áp suất 

Quá trình tách Naphthenic không chịu ảnh hƣởng quá nhiều vào yếu tố 

nhiệt độ và áp suất. Nhiệt độ cao làm giảm hiệu suất tách Naphthenic, nhƣng 

nhiệt độ quá thấp sẽ đẩy mạnh quá trình hình thành nhũ tƣơng giữa các muối 

Natri với dung dịch kiềm khi Naphthenic tiếp xúc với dung dịch này. Thông 

thƣờng nhiệt độ tiến hành quá trình không đƣợc thấp hơn 15 0C. 
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Quá trình tách Mercaptan 

Quá trình tách Mercaptans từ Kerosene khác với tách mercaptans từ LPG 

là không chỉ chuyển Mercaptan sang dạng muối Natri mà phải tiến hành ô-xy 

hoá để chuyển Mercaptan thành dạng disulfide hydrocacbon (disulfide oils – 

DSO) bền vững hơn. Để ô-xy hoá Mercaptans, không khí đƣợc trộn vào 

Kerosene ngay trƣớc khi đƣa vào thiết bị trộn (thiết bị tiếp xúc). Khi dung dịch 

kiềm tiếp xúc với Kerosene trong thiết bị tiếp xúc Mercaptans sẽ đƣợc tách ra 

khỏi Kerosenen chuyển vào pha dung dịch kiềm. Tại pha kiềm xảy ra phản tạo 

ra Natri mercaptides (NaSR): 

  RSH + NaOH       RSNa + H2O 

Ô–xy trong không khí từ pha Hydrocacbon đồng thời cũng khuyếch tán vào 

dung dịch kiềm, tại đây, phản ứng ôxy hoá Natri mercaptides xảy ra tạo DSO 

theo phản ứng sau: 

  4 RSNa  +   O2  +  2 H2O            2RSSR    +    4NaOH  

Để tăng tốc độ phản ứng của quá trình và hiệu suất phản ứng, ngƣời ta sử 

dụng xúc tác cho phản ứng này. Xúc tác thƣờng sử dụng là Cobalt 

phthalocyanine. DSO tạo thành sau phản ứng ô-xy hoá là một chất không hoà 

tan trong môi trƣờng nƣớc, vì vậy chất này khuyếch tán ngƣợc trở lại pha 

hydrocacbon. Nhƣ vậy, tổng lƣợng lƣu huỳnh chứa trong hydrocacbon không 

thay đổi sau khi xử lý Kerosene bằng phƣơng pháp sử dụng kiềm mà chỉ 

chuyển hợp chất lƣu huỳnh từ dạng hoạt tính (Mercaptans) sang dạng không 

hoạt tính (DSO). 

Quá trình ô-xy hoá Mercaptans trong Kerosene với sự tham gia của xúc tác 

đƣợc mô tả rút gọn bằng phản ứng sau: 

 4RSH    +   O2              2RSSR    +    2H2O    

Từ các phản ứng của quá trình ô-xy hoá Mercaptans thấy rằng: quá trình 

này không tiêu tốn NaOH, toàn bộ NaOH tham gia phản ứng ban đầu sẽ đƣợc 

hoàn nguyên sau quá trình ô-xy hoá. Các yếu tố ảnh hƣởng tới quá trình ô-xy 

hoá Mercaptans là: nhiệt độ, tốc độ dòng dung dịch kiềm và áp suất tiến hành 

quá trình. 

Nhiệt độ 

Nhiệt độ tién hành quá trình càng cao thì càng đẩy nhanh tốc độ phản ứng 

quá trình ô-xy hoá nhƣng lại làm giảm hiệu quả quá trình tách Mercaptans từ 

Kerosene vào dung dịch kiềm. Nhiệt độ tiến hành quá trình thấp thuận lợi cho 

quá trình tách Mercaptans, tuy nhiên, làm giảm hiệu suất quá trình ô-xy hoá và 

làm tăng khả năng tạo nhũ tƣơng nếu nhƣ trong pha Kerosene còn tồn tại một 
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lƣợng Naphthenic. Nhiệt độ của môi trƣờng phản ứng không đƣợc thấp hơn 

150C. 

Áp suât 

Áp suất tối thiểu để thực hiện quá trình ô-xy hoá Mercaptans trong 

Kerosene thƣờng vào khoảng 1,3÷1,5Kg/cm2 khi lƣợng không khí đƣa vào 

dòng Kerosene gấp khoảng 1,5 lần đƣơng lƣợng yêu cầu cho phản ứng toàn 

phần xảy ra. Áp suất tối thiểu cho quá trình để đảm bảo lƣợng ô-xy tối thiểu hoà 

tan vào Kerosene thuận lợi cho quá trình ô-xy hoá. Khi áp suất hệ thống càng 

cao lƣợng ô-xy hoà tan càng lớn. 

Tốc độ dòng dung dịch kiềm 

Tốc độ của dòng dung dịch kiềm có ảnh hƣởng đến hiệu suất quá trình ô-

xy hoá. Tốc độ dòng kiềm càng cao thì càng thúc đẩy quá trình ô-xy hoá 

Mercaptans. Tuy nhiên, tốc độ dòng kiềm cao dẫn đến hiện tƣợng kéo theo gây 

khó khăn cho quá trình phân tách pha sau này và có thể ảnh hƣởng đến chất 

lƣợng sản phẩm, đặc biệt là khi lƣu lƣợng dòng hydrocacbon cao. Tùy theo 

điều kiện cụ thể mà quyết định ƣu tiên cho lựa chọn nào. Nếu cần tăng tốc độ 

và hiệu quá quá trinh ô-xy hoá thì cần tăng tốc độ dòng kiềm còn vấn đề kiềm 

kéo theo sản phẩm sẽ giải quyết bằng các thiết bị lọc. 

Quá trình rửa bằng nƣớc 

Sau khí ô-xy hoá, để tách Mercaptans và loại bỏ các tạp chất kéo theo, 

Kerosenen đƣợc đƣa tới thiết bị rửa sạch bằng nƣớc. Quá trình này nhằm mục 

đích loại bỏ lƣợng NaOH còn nằm trong pha hydrocacbon. Dung môi để tách 

kiềm ra khỏi Kerosene là nƣớc do nƣớc có khả năng hoà tan NaOH tốt. Quá 

trình rửa sản phẩm cũng đƣợc thực hiện trong thiết bị tiếp xúc sợi. Sau khi ra 

khỏi thiết bị ô-xy hoá, Kerosene còn chứa khoảng 5ppm NaOH, lƣợng NaOH 

này cần phải đƣợc loại bỏ để đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm. Nƣớc 

sử dụng để rửa kiềm bám theo Kerosene là nƣớc đã khử khoáng hoặc nƣớc 

ngƣng có độ tinh khiết cao nhằm tăng hiệu quả quá trình rửa. Lƣu lƣợng của 

dòng nƣớc rửa tuần hoàn đƣợc xác định trên cơ sở hàm lƣợng NaOH chứa 

trong Kerosene và yêu cầu hàm lƣợng NaOH chứa trong nƣớc rửa không vƣợt 

quá 500ppm khối lƣợng. 

Nhiệt độ 

Nhiệt độ quá trình rửa ảnh hƣởng rất lớn đến quá trình tách NaOH ra khỏi 

Kerosene. Nhiệt độ thực hiện quá trình cao sẽ tăng hiệu quả quá trình tách 

NaoH. Tuy nhiên, nhiệt độ cao cũng làm tăng hàm nƣớc kéo theo Kerosene. 

Lƣợng nƣớc kéo theo sản phẩm càng nhiều sẽ càng làm giảm tuổi thọ của các 



 
204 

thiết bị xử lý phía sau (thiết bị sấy bằng muối, thiết bị lọc bằng đất sét). Chính vì 

vậy, cần phải xác định một nhiệt độ thích hợp dung hoà các mục đích quá trình. 

Thực tế, nhiệt độ thực hiện quá trình rửa sản phẩm thƣờng đƣợc khống chế 

trong lân cận 400C. 

Áp suất 

Áp suất không thực sự ảnh hƣởng nhiều tới quá trình rửa sản phẩm. Áp 

suất đƣợc xác định trên cơ sở đảm bảo theo yêu cầu thuỷ lực dòng chảy (tổn 

thất áp suất, tốc độ dòng chảy) mà không cần quan tâm việc ảnh hƣởng của nó 

tới quá trình. 

Quá trình sấy bằng muối 

Kerosene sau khi ra khỏi thiết bị rửa bằng nƣớc sẽ kéo theo một lƣợng 

nƣớc tự do cần phải loại bỏ để đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm (đặc 

biệt khi Kerosene đƣợc dùng làm nhiên liệu phản lực). Nƣớc kéo theo sẽ đƣợc 

loại bỏ trong thiết bị sấy bằng muối, quá trình tách nƣớc dựa trên nguyên tắc 

động lực hoà tan giữa muối và nƣớc tƣơng đối lớn. Quá trình sấy bằng muối 

không chỉ tách nƣớc tự do kéo theo mà còn giảm nƣớc hoà tan trong Kerosene 

xuống dƣới mức bão hoà. 

Quá trình lọc bằng đất sét 

 Kerosene sau khi ra khỏi thiết bị sấy bằng muối đƣợc đƣa tới thiết bị lọc 

bằng đất sét. Tại đây các tạp chất còn lại sau các quá trình xử lý nhƣ các hạt 

rắn, nƣớc, các chất tạo bọt, nhũ tƣơng và các hợp chất bề mặt tiếp tục đƣợc 

giữ lại lớp vật liệu lọc nhằm đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm. 

b. Cấu tạo thiết bị 

Quá trình xử lý Kerosene bằng kiềm bao gồm các thiết bị chính sau: 

- Cụm thiết bị tách a-xít Naphthenic; 

- Cụm thiết bị ô-xy hóa Mercaptans; 

- Cụm thiết bị rửa; 

- Thiết bị sấy khô bằng muối; 

- Thiết bị lọc bằng đất sét. 

Cụm thiết bị tách a- xít Naphthenic 

Cụm thiết bị tách a-xít Naphthenic bao gồm các thiết bị: Thiết bị tiếp xúc, 

thiết bị phân tách pha và các thiết bị phụ nhƣ bơm, lƣới lọc,... Nguyên lý hoạt 

động, cấu tạo của thiết bị tiếp xúc và thiết bị phân tách pha tƣơng tự nhƣ thiết 

bị tiếp xúc và phân tách pha sử dụng trong quá trình xử lý LPG bằng kiềm (xem 

hình H-4.5 và H-4.6A) vì vậy trong phần này không trình bày cấu tạo của các 

thiết bị này nữa. 
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Cụm thiết bị ô-xy hóa Mercaptans 

Cụm thiết bị ô-xy hóa Mercaptans bao gồm các thiết bị chính: Thiết bị tiếp 

xúc, thiết bị phân tách, và các thiết bị phụ khác nhƣ thiết bị trộn xúc tác, thiết bị 

trộn khí, các máy bơm, máy nén khí, hệ thống điều khiển,... Cấu tạo của các 

thiết bị chính của cụm thiết bị ô-xy hóa Mercaptans đƣợc mô tả trong hình H-

4.8. Thiết bị chính bao gồm một thiết bị tiếp xúc kiểu sợi và thiết bị phân tách 

kiểu thẳng đứng. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị tiếp xúc đã đƣợc 

trình bày ở các mục trên. Thiết bi phân tách có cấu tạo đặc biệt so với dạng 

thiết bị kiểu nằm ngang. Thiết bị phân tách trong cụm thiết bị ô-xy hóa 

Mercaptans đƣợc lắp thêm một lớp đệm cacbon bên trong chứa xúc tác để ôxy 

hóa hết các Mercaptans có khối lƣợng phân tử lớn hơn còn chứa trong 

Kerosene (các hợp chất này có tốc độ tham gia phản ứng ô-xy hóa chậm hơn 

nên không bị tách ra và ôxy hóa hết trong thiết bị tiếp xúc). Thiết bị tiếp xúc 

đƣợc lắp chồng lên phía trên của thiết bị phân tách, một phần thiết bị tiếp xúc 

đƣợc nhúng trong thiết bị phân tách để tạo điều kiện thuận lợi cho quá trình 

phân tách và tiết kiệm diện tích lắp đặt thiết bị. 

 

Hình H-4.8-Cấu tạo cụm thiết bị ô-xy hóa mercaptans 

Thiết bị rửa bằng nƣớc 

Thiết bị rửa Kerosen bằng nƣớc có chức năng tách kiềm kéo theo để đảm 

bảo không còn vết kiềm chứa trong sản phẩm chính. Để thực hiện đƣợc mục 

đích này thiết bị tiếp xúc dạng sợi và thiết bị phân tách nằm ngang đƣợc sử 

dụng. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị này tƣơng tự nhƣ các thiết bị 

xử lý LPG và thiết bị tách Naphthenic đã trình bày ở các phần trên của giáo 
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trình. Nƣớc đƣợc sử dụng làm dung môi tách lƣợng kiềm còn bám theo 

Kerosene. Trong thiết bị tiếp xúc, nƣớc và pha hydrocacbon chảy từ trên xuống 

dƣới kiềm sẽ hòa tan vào nƣớc và tách ra khỏi pha hydrocacbon đi xuống lớp 

nƣớc phía dƣới thiết bị phân tách. Nƣớc rửa sẽ đƣợc tuần hoàn lại thiết bị tiếp 

xúc. Nƣớc sạch (nƣớc khử khoáng hoặc nƣớc ngƣng tụ) đƣợc bổ sung liên tục 

để đảm bảo hàm lƣợng NaOH trong nƣớc rửa không vƣợt quá 500ppm khối 

lƣợng. 

Thiết bị sấy bằng muối 

Kerosene sau khi đƣợc rửa bằng nƣớc ít nhiều sẽ kéo theo một lƣợng 

nƣớc tự do nhất định và một hàm lƣợng nƣớc bão hòa trong sản phẩm này. Để 

đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm về hàm lƣợng nƣớc tự do và 

nƣớc bão hòa, cần phải có biện pháp để tách lƣợng nƣớc này ra khỏi sản 

phẩm. Thiết bị sấy bằng muối đƣợc sử dụng để thực hiện nhiệm vụ này. Thiết 

bị sấy muối là một thiết bị hình trụ đứng, bên trong có các lớp đệm bằng muối 

có kích thƣớc hạt lớn. Lớp đệm muối này là các bẫy thu nƣớc tự do trong sản 

phẩm và giảm nƣớc bão hòa trong sản phẩm. Nƣớc bám vào các hạt muối 

đồng thời hòa tan một phần lớp đệm tạo thành dung dịch muối chảy xuống phía 

đáy thiết bị và đựơc tháo ra định kỳ. Cấu tạo của thiết bị sấy bằng muối đƣợc 

minh họa trong hình H-4.9. 

 

Hình H-4.9- Cấu tạo thiết bị sấy bằng 

muối 

 

Hình H-4.10- Cấu tạo thiết bị lọc bằng 

đất sét 

Thiết bị lọc bằng đất sét 

Kerosene sau khi đi qua một loạt các quá trình xử lý, lƣợng tạp chất hóa 

học và cơ học đã đƣợc giảm tới các giới hạn theo tiêu chuẩn chất lƣợng sản 

phẩm. Tuy nhiên, trong thực tế quá trình hoạt động của hệ thống thiết bị có 

những lúc mất ổn định tạm thời vƣợt quá tầm kiểm soát và gây ra ảnh hƣởng 

về chất lƣợng lƣợng. Để dự phòng những trƣờng hợp bất thƣờng này và nâng 
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cao tính linh động của hệ thống xử lý, thiết bị lọc bằng đất sét đƣợc lắp đặt với 

nhiệm vụ là cửa gác cuối cùng để điều chỉnh chất lƣợng sản phẩm đáp ứng yêu 

cầu. Thiết bị lọc bằng đất sét hoạt động vừa theo cơ chế thiết bị lọc chiều sâu 

vừa theo cơ chế hấp phụ. Lớp đệm đất sét có nhiệm vụ tách các tạp chất cơ 

học kéo theo, độ ẩm trong sản phẩm, các chất tạo bọt và các chất hoạt động bề 

mặt. Thiết bị lọc bằng đất sét là một bình trụ đứng, chỏm và đáy hình cầu, bên 

trong có lớp đệm chứa đất sét. Phía thân có cửa ngƣời để nạp đất sét và tháo 

đất sét khi đất chu kỳ cần thay thế. 

4.3.3.3. Xử lý Kerosene bằng công nghệ không sử dụng kiềm 

Xử lý các sản phẩm hydrocacbon nói chung cũng nhƣ Kerosene bằng 

kiềm nói riêng có những ƣu điểm nhất định là công nghệ đơn giản, tuy nhiên 

công nghệ xử lý này cũng gặp phải những vấn đề về giải quyết lƣợng kiềm thải 

tƣơng đối lớn sau quá trình xử lý. Chính vì vậy mà một số Nhà công nghệ đã 

phát triển công nghệ xử lý Kerosene không xử dụng kiềm, trong đó điển hình là 

Nhà bản quyền công nghệ UOP. Công nghệ này cũng chỉ thực sự không sử 

dụng kiềm khi nguyên liệu chứa tạp chất a-xít Naphthenic thấp. Nếu hàm lƣợng 

Naphthenic cao thì nguyên liệu vẫn phải xử lý Naphthenic bằng dung dịch kiềm 

trƣớc khi đƣa vào xử lý theo công nghệ này. 

a. Quá trình công nghệ 

Nguyên lý quá trình 

Phƣơng pháp xử lý Kerosene không sử dụng kiềm (Caustic-free 

Technology) dựa trên quá trình ô-xy hoá mercaptans (thiols) có sự tham gia của 

xúc tác trong môi trƣờng ammonia. Kerosen đƣợc đƣa vào thiết phản ứng ô-xy 

hóa Mercaptans, với sự có mặt của xúc tác trong môi trƣờng ammonia, quá 

trình tách Mercaptans xảy ra và tạo ra hợp chất lƣu huỳnh dạng không hoạt tính 

bền vững hơn (disulfides) theo phản ứng: 

 4RSH    +   O2         2RSSR    +    2H2O    

Hợp chất disulfides tạo thành sau phản ứng vẫn tồn tại trong Kerosene, vì 

vậy cũng nhƣ phƣơng pháp xử lý bằng kiềm, phƣơng pháp xử lý này không 

làm thay đổi tổng hàm lƣợng lƣu huỳnh trong sản phẩm mà chỉ làm giảm hàm 

lƣợng lƣu huỳnh hoạt tính cao (Mercaptans) trong Kerosene. 
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Hình H-4.11- Sơ đồ công nghệ xử lý kerosene không dùng kiềm 

Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ xử lý Kerosene không sử dụng kiềm (NaOH) đƣợc mô tả 

trong hình H-4.11. Đứng về hình thức bên ngoài, sơ đồ công nghệ này có các 

dạng thiết bị có chức năng nhƣ sơ đồ sử lý Kerosene bằng kiềm, chỉ khác nhau 

về cấu tạo bên trong và nguyên lý hoạt động của thiết bị ô-xy hóa Mercaptans 

và sơ đồ này không có thiết bị xử lý Naphthenic. 

Theo sơ đồ công nghệ này, Kerosene trƣớc khi đƣa vào thiết bị ô-xy hóa 

đƣợc trộn cùng với nƣớc, không khí và ammonia. Trong thiết bị ô-xy hóa 

Mercaptans, với sự có mặt của xúc tác trong môi trƣờng kiềm nhẹ (ammonia) 

phản ứng ô-xy hóa Mercaptans xảy ra. Hỗn hợp sau quá trình ô-xy hóa đƣợc 

đƣa vào thiết bị phân tách pha. Tại đây, Kerosene đƣợc tách ra ở phía trên và 

đƣa tới thiết bị rửa bằng nƣớc, còn dung dịch nƣớc ammonia đƣợc tách ra ở 

đáy để đƣa đi xử lý. Kerosene sau khi ra khỏi thiết bị phân tách pha ít nhiều 

chứa một lƣợng nƣớc ammonia keo theo cần phải tách khỏi sản phẩm. Nƣớc 

đƣợc sử dụng làm dung môi tách ammonia nhờ khả năng hòa tan tốt. Trong 

thiết bị rửa, Kerosene đƣợc đƣa từ dƣới lên, nƣớc rửa chảy từ trên xuống, 

trong quá trình tiếp xúc, dung dịch ammonia sẽ chuyển sang pha nƣớc thu về 

phía đáy tháp, Kerosene sau khi rửa đƣợc tách ra ở đỉnh tháp rồi đƣa sang 

thiết bị sấy bằng muối. Tại thiết bị sấy bằng muối, nƣớc tự do kéo theo 

Kerosene trong quá trình rửa và xử lý trƣớc đó đƣợc tách ra nhờ khả năng hút 

ẩm của muối. Trong quá trình hút ẩm, muối sẽ bị hòa tan dần, nƣớc muối đƣợc 
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thu về đáy tháp và tháo ra định kỳ. Kerosene sau khi sấy đƣợc đƣa tới thiết bị 

lọc bằng đất sét. Tại đây, các tạp chất cơ học, các chất tạo bọt, hơi ẩm còn lại 

và các chất hoạt động bề mặt đƣợc tách ra lần cuối để đáp ứng tiêu chuẩn chất 

lƣợng sản phẩm. 

Nếu nguyên liệu Kerosene chứa nhiều a-xít Naphthenic thì một thiết bị xử 

lý Naphthenic sẽ đƣợc lắp đặt để loại bỏ a xít này trƣớc khi đƣa vào hệ thống 

xử lý. 

b. Cấu tạo thiết bị 

Công nghệ xử lý Kerosene không sử dụng kiềm (NaOH) bao gồm các thiết 

bị chính sau: 

- Thiết bị phản ứng ô-xy hóa Mercaptans; 

- Thiết bị phân tách pha; 

- Thiết bị rửa bằng nƣớc; 

- Thiết bị sấy bằng muối; 

- Thiết bị lọc bằng đất sét. 

Ngoại trừ Thiết bị phản ứng ô-xy hóa Mercaptans, các thiết bị khác cũng có 

cấu tạo và nguyên lý hoạt động tƣơng tự nhƣ các thiết bị tƣơng ứng trong công 

nghệ xử lý Kerosene bằng kiềm. Dƣới đây sẽ mô tả khái quát cấu tạo, nguyên 

lý của các thiết bị này. 

Thiết bị phản ứng ô-xy hóa Mercaptans 

Thiết bị phản ứng ô-xy hóa Mercaptans là thiết bị phản ứng kiểu đứng có 

lớp đệm xúc tác cố định. Thiết bị này đơn giản chỉ là một trụ tròn phía trong lắp 

một lớp đệm xúc tác để quá trình ô-xy hóa Mercaptans xảy ra. Đệm xúc tác 

phải có kết cấu để khả năng tiếp xúc hỗn hợp phản ứng với lớp đệm đƣợc tốt 

nhằm tăng hiệu quả quá trình ô-xy hóa. Để tăng tốc độ quá trình, một lƣợng 

phụ gia đƣợc đƣa vào cùng nguyên liệu để tăng hoạt tính của xúc tác. Khi đi 

qua lớp đệm xúc tác, trong môi trƣờng kiềm nhẹ (ammonia) ô-xy có mặt trong 

không khí sẽ ôxy hóa Mercaptans trong Kerosene và ở lại trong pha 

hydrocacbon. 

Thiết bị phân tách 

Thiết bị phân tách có nhiệm vụ phân tách pha hydrocacbon và pha dung 

dịch ammonia thành hai pha riêng biệt. Thiết bị này là thiết bị phân tách nằm 

ngang hoạt động theo nguyên tắc triết hỗn hợp hai chất lỏng không hòa tan vào 

nhau có khối lƣợng riêng khác nhau. Thời gian lƣu của thiết bị đủ lớn để giảm 

tối đa lƣợng tạp chất kéo theo sản phẩm. Do có khối lƣợng riêng nhỏ hơn, pha 

Kerosene sẽ đƣợc tách ra ở phía trên và đƣa sang thiết bị rửa bằng nƣớc. Pha 
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dung dịch nƣớc ammonia đƣợc tách ra ở phía đáy thiết bị rồi đƣa tới hệ thống 

xử lý nƣớc chua trong nhà máy. 

Thiết bị rửa bằng nƣớc 

Thiết bị rửa Kerosene bằng nƣớc có chức năng rửa sạch các tạp chất 

ammonia kéo theo và a xít Naphthenic hòa tan trong sản phẩm bằng nƣớc. 

Thiết bị này hoạt động theo nguyên lý của tháp hấp thụ. Nƣớc đƣợc phun từ 

trên xuống, Kerosene đi từ phía dƣới lên, trong quá trình tiếp xúc, dung dịch 

ammonia và A xít Naphthenic sẽ khuyếch tán sang nƣớc và đƣợc tách ra ở đáy 

tháp. Nƣớc rửa đƣợc bơm tuần hoàn lại thiết bị phân tách pha, Kerosene sau 

khi rửa đƣợc đƣa tới thiết bị sấy bằng muối. Thiết bị rửa bằng nƣớc là một tháp 

hấp thụ hình trụ nhƣ các dạng tháp hấp thụ khác. 

Thiết bị sấy bằng muối 

Thiết bị sấy bằng muối có nhiệm vụ tách lƣợng nƣớc tự do kéo theo 

Kerosene để đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm về hàm lƣợng nƣớc tự 

do. Thiết bị hoạt động dựa trên nguyên lý hấp phụ hơi ẩm của muối. Thiết bị 

sấy bằng muối là tháp trụ bên trong có một lớp đệm muối. Kerosene có chứa 

nƣớc tự do đi từ phía dƣới lên trên qua lớp đệm muối. Hơi ẩm trong Kerosene 

sẽ bám lại trên bề mặt các hạt muối. Nƣớc ngƣng tụ trên bề mặt các hạt muối 

dần hòa tan một phần đệm muối và chảy xuống phía đáy tháp. Nƣớc muối sẽ 

đƣợc tháo ra định kỳ. Kerosene đi ra ở đỉnh tháp và đƣợc đƣa tới thiết bị lọc 

bằng đất sét. 

Thiết bị lọc bằng đất sét 

Cũng giống nhƣ thiết bị lọc bằng đất sét trong công nghệ xử lý Kerosene 

bằng kiềm, thiết bị lọc bằng đất sét trong sơ đồ công nghệ xử lý Kerosene 

không sử dụng kiềm có chức năng tách nốt các tạp chất cơ học, hơi ẩm, các 

tập chất tạo bọt, các chất hoạt động bề mặt và các hợp chất hữu cơ kim loại 

(các hợp chất của đồng) có ảnh hƣởng tới chất lƣợng sản phẩm (đặc biệt là 

nguyên liệu phản lực) ra khỏi sản phẩm. Thiết bị lọc bằng đất sét là trạm gác 

cuối cùng để đảm bảo chất lƣợng sản phẩm. Thiết bị lọc bằng đất sét hoạt động 

theo nguyên tắc là thiết bị lọc bề sâu và đồng thời theo nguyên tắc hấp phụ. 

Thiết bị là một tháp hình trụ thẳng đứng, phía trong có một lớp đệm bằng đất 

sét. Kerosene đi vào từ phía trên, các tạp chất bị dần tách ra khỏi pha 

hydrocacbon nhờ khả năng lọc và hấp phụ của đất sét. Kerosene sau khi lọc 

đƣợc tách ra ở phía dƣới rồi đƣa tới bể chứa. Đất sét sau một thời gian sử 

dụng sẽ bị bão hòa cần phải đƣợc thay thế định kỳ. Chu ký thay thế tùy thuộc 

vào tạp chất trong nguyên liệu. Lớp lọc đất sét cần đƣợc thay thế khi các chỉ 
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tiêu chất lƣợng sản phẩm về màu (saybolt), độ ổn định nhiệt, độ dẫn điện,... 

không đạt yêu cầu sau khi ra khỏi lớp lọc đất sét. Để thay thế đất sét phía cạnh 

thiết bị bố trí các cửa ngƣời. 

c. Một số ƣu điểm của công nghệ không sử dụng kiềm 

Công nghệ xử lý Kerosene không sử dụng kiềm có một số ƣu điểm: 

- Môi trƣờng thực hiện quá trình xử lý không có tính ăn mòn cao, nhiệt độ 

và áp suất thấp vì vậy thiết bị đƣợc chế tạo từ thép cacbon thƣờng cho 

phép giảm đƣợc chi phí đầu tƣ ban đầu; 

- Không gặp phải vấn đề xử lý lƣợng kiềm dƣ tƣơng đối lớn sản sinh 

trong quá trình do không dùng kiềm; 

- Chi phí vận hành thấp do giá của xúc tác, hoá phẩm, năng lƣợng sử 

dụng thấp; 

- Thiết bị vận hành tƣơng đối đơn giản. 

4.3.3.4. Chất lƣợng sản phẩm 

Chất lƣợng Kerosene sau khi xử lý thông thƣờng đạt đƣợc nhƣ sau: 

- Hàm lƣợng Mercaptans tính theo lƣu huỳnh tối đa: 20% khối lƣợng; 

- Chỉ số a-xít trung hoà tối đa: 0,015 mgKOH/g; 

- Hàm lƣợng nƣớc tự do trong sản phẩm: Không phát hiện; 

- Chỉ tiêu ăn mòn tấm đồng tối đa: 1. 

4.3.3.5. Vận hành thiết bị 

Vận hành thiết bị xử lý Kerosene đƣợc trình bày dƣới đây áp dụng cho 

công nghệ xử lý bằng kiềm. Công tác khởi động hệ thống thiết bị là công việc 

khó khăn nhất trong vận hành, vì vậy phần này của giáo trình sẽ chỉ tập trung 

chủ yếu vào các bƣớc để khởi động thiết bị. 

a. Chuẩn bị cho khởi động 

Công tác chuẩn bị cho khởi động thiết bị xử lý Kerosene bao gồm các công 

việc sau: 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các thiết bị đã đƣợc lắp đặt đúng; 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các bơm, mô tơ đã đƣợc bôi trơn thích hợp; 

- Đảm bảo các van điều khiển đã đƣợc lắp đúng; 

- Các van an toàn đã đƣợc lắp đặt đúng vị trí và đƣợc kiểm tra; 

- Các van một chiều đã lắp đúng chiều; 

- Các thiết bị lọc đƣợc lắp đúng kiểu lƣới; 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các van xả đáy đã đóng, đƣờng ống dẫn 

dung dịch kiềm đã thông suốt, các tấm chặn cách ly đã đƣợc tháo hoặc 

lắp đung quy định; 
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b. Lắp đặt đệm cacbon 

Một đệm than hoạt tính sẽ đƣợc lắp đặt vào thiết bị ô-xy hóa Mercaptans 

và hoạt bằng hóa xúc tác (MEA) trƣớc khi khởi động thiết bị. Lớp đệm này cũng 

đóng một vai trò qua trọng trong quá trình làm ngọt hóa và tách các tạp chất, vì 

vậy, cần phải đƣợc lắp đặt thích hợp. Các bƣớc tiến hành công việc bao gồm: 

- Kiểm tra tất cả các chi tiết bên trong thiết bị ô-xy hóa đảm bảo đã lắp 

đúng. Đóng tất cả các van vào thiết bị và các cửa ngƣời phía dƣới; 

- Lắp đặt phễu chứa và lƣới giữ than hoạt tính, các lƣới giữ lớp than phải 

đặt trên lớp kết cấu đỡ đệm. Tiến hành nạp than vào lớp đệm; 

- Ghi chép lại khối lƣợng, thể tích than nạp vào thiết bị; 

- Nạp lớp than tới chiều cao thích hợp rồi ngừng lại; 

- Thay hệ thống phân phối dung dịch kiềm, tháo cửa ngƣời phía trên ra; 

- Mở tất cả các van và các tấm bít kín cửa bơm tuần hoàn tới đầu phân 

phối kiềm. Từ từ đƣa nƣớc vào thiết bị. Khởi động bơm tuần hoàn nƣớc 

và kiểm tra phân phối dòng trong các mặt cắt của thiết bị. Tăng từ từ 

lƣu lƣợng của bơm tới khi phân phối dòng trong thiết bị đạt đƣợc tốt 

nhất. Tiếp tục điền đầy thiết bị bằng nƣớc bằng cách này cho tới khi 

mức nƣớc đạt tới đỉnh của ống thủy báo mức; 

- Dừng cấp nƣớc vào hệ thống nhƣng tiếp tục cho bơm tuần hoàn nƣớc 

qua hệ thống phân phối kiềm trong vòng 24 giờ để bão hòa đệm cacbon 

bằng nƣớc. 

- Sau 24 giờ tuần hoàn nƣớc, tiếp tục điền đầy thiết bị bằng nƣớc và 

kiểm tra độ giãn nở của lớp đệm cacbon. Nếu cacbon chƣa bão hòa 

nƣớc có thể nổi trong nƣớc. 

- Dừng bơm tuần hoàn và tháo nƣớc ra khỏi thiết bị bằng đƣờng xả đáy, 

kiểm tra nƣớc xả nếu không chứa cacbon thì quá trình lắp đặt thích 

hợp. Đóng các cửa ngƣời phía trên cùng và xiết chặt bu lông. 

c. Thấm đệm cacbon bằng xúc tác 

Lớp đệm cacbon bon có vai trò quan trọng, đệm này không chỉ có chức 

năng tách các tạp chất kéo theo mà còn có chức năng là lớp đệm xúc tác để ô-

xy hóa tiếp các thành phần Mercaptans có phân tử nặng với tộc độ phản ứng 

chậm. Các công việc tiến hành thấm xúc tác cho lớp đệm mô tả dƣới đây áp 

dụng cho lớp đệm mới: 

- Điền đầy thiết bị bằng dung dịch MEA/nƣớc 1,6% thể tích cho tới khi đạt 

tới mức ống chảy tràn ở phía trên hệ thống phân phối kiềm; 
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- Tuần hoàn dung dịch xúc tác bằng bơm qua hệ thống phân phối kiềm, 

kiểm tra nồng độ MEA trong dung dịch; 

- Duy trì lƣu lƣợng tuần hoàn đồng thời đƣa dung dịch xúc tác vào thiết bị 

qua ống phân phối kiềm từ phía trên xuống qua lớp đệm cacbon và đi ra 

ở đáy rồi đƣợc bơm tuần hoàn trở lại hệ thống phân phối kiềm. 

- Tuần hoàn dung dịch xúc tác cho tới khi dung dịch chuyển dần sang 

mùa xanh da trời. Màu xanh chứng tỏ lớp đệm cacbon đang đƣợc bão 

hòa bằng lớp xúc tác. Sau khi lớp đệm cacbon đã bão hòa xúc tác tiếp 

tục tuần hoàn dung dịch cho tới khi màu của dung dịch không thay đổi. 

Nếu màu dung dịch biến mất thì cần bổ sung xúc tác vào hệ thống và 

tuần hoàn liên tục trong vòng 4 giờ. Kiểm tra dung dịch, nếu màu không 

thay đổi thì dừng bơm tuần hoàn; 

- Tháo dung dịch xúc tác ra khỏi thiết bị vào hệ thống dầu thải hoặc hệ 

thống xử lý phù hợp; 

- Điền thiết bị bằng nƣớc để rửa dung dịch xúc tác MEA, mức nƣớc đạt 

tới ống chảy tràn thì ngừng lại. Mở bơm tuần hoàn nƣớc qua hệ thống 

phân phối trong thời gian 2 giờ; 

d. Kiềm hóa đệm cacbon-xúc tác 

Đệm cacbon đã đƣợc thấm xúc tác, tuy nhiên, để lớp đệm có hoạt tính cho 

quá trình ô-xy hóa cần phải đƣợc hoạt hóa bằng dung dịch kiềm. Các bƣớc 

kiềm hóa lớp đệm cacbon- xúc tác bao gồm: 

- Nối đƣờng cấp dung dịch xút 250Bé vào thiết bị ô-xy hóa. Đảm bảo rằng 

tất cả các van nối thiết bị đã đƣợc đóng kín, các tấm chặn đã đƣợc tháo 

bỏ.  

- Trong khi nạp xút vào hệ thống, đồng thời xả nƣớc còn trong thiết bị. 

Kiểm tra nồng độ xút trong nƣớc xả. Khi nƣớc xả đáy có chứa xút thì 

đóng van xả đáy lại. 

- Khi dung dịch xút đạt đƣợc chiều cao cần thiết trong thiết bị thì đóng 

van cấp dung dịch xút, mở van trên đƣờng tuần hoàn và khởi động bơm 

tuần hoàn dung dịch từ đáy tới bộ phận phân phối. Tuần hoàn bơm với 

lƣu lƣợng lớn nhất trong vòng 12 giờ sau đó dừng bơm, đóng van 

đƣờng tuần hoàn lại; 

- Pha loãng nồng độ xút từ 250Bé xuống khoảng 6,6% khối lƣợng trong 

thiết bị bằng cách xả bớt dung dịch xút trong thiết bị và bổ sung thêm 

nƣớc. Đuổi khí trong hệ thống bằng khí ni-tơ sau đó đóng van xả khí; 
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- Tiến hành tuần hoàn dung dịch xút qua thiết bị tiếp xúc. Định kỳ kiểm tra 

mức dung dịch trong thiết bị, nếu dung dịch dƣới mức cho phép thì bổ 

sung dung dịch vào thiết bị. Tuần hoàn dung dịch xút với lƣu lƣợng tối 

đa của bơm ít nhất 8 tiếng trƣớc khi đƣa nguyên liệu vào hệ thống; 

- Trong khi tuần hoàn dung dịch trong thiết bị tiến hành kiểm tra hoạt 

động của bơm và các thiết bị lọc. Nếu các lƣới lọc bị tắc nghẽn cần phải 

đƣợc làm sạch trƣớc khi bắt đầu khởi động hệ thống. Sau 8 tiếng tuần 

hoàn dừng bơm và chuẩn bị khởi động hệ thống; 

e. Nạp muối vào thiết bị sấy 

Công việc nạp muối vào thiết bị sấy gồm các bƣớc công việc chính sau: 

- Phải đảm bảo trong thiết bị không còn hydrocacbon, các điều kiện môi 

trƣờng đảm bảo yêu cầu an toàn cho thực hiện công việc; 

- Mở cửa ngƣời để nạp cát, sỏi để tạo lớp đỡ cho đệm muối; cát đệm 

phải có kích thƣớc theo yêu cầu thiết kế và đƣợc đổ đầy tới mức yêu 

cầu (khoảng 30cm từ mặt tiếp giáp đáy và thân trụ); 

- Lắp đặt ống phân phối Kerosene với các lỗ phân phối hƣớng xuống 

phía dƣới; 

- Tiếp tục đổ thêm lớp cát dày khoảng 30cm nữa rồi gạt phẳng mặt; 

- Đóng cửa ngƣời phía dƣới, tiến hành nạp muối vào thiết bị từ cửa 

ngƣời phía trên cùng; 

- Đổ muối vào thiết bị với mức cao tối đa là khoảng 6,6m kể từ đáy thiết 

bị. Kích thƣớc hạt muối phải đủ tiêu chuẩn (thông thƣờng hạt muối có 

đƣờng kính trung bình 3-6mm); 

- Trong quá trình hoạt động bình thƣờng không đƣợc để mức đệm muối 

giảm quá nhiều (thông thƣờng khoảng hụt đệm muối tối đa cho phép 

trong khoảng 3,6m từ của ngƣời phía trên cùng); 

- Lắp lại cửa ngƣời phía trên đỉnh thiết bị. Tiến hành hút chân không thiết 

bị nếu cần thiết theo quy trình khởi động của Nhà máy; 

f. Nạp đất sét vào thiết bị lọc 

Để hệ thống có thể khởi động đƣợc, cần phải tiến hành nạp đất sét vào 

thiết bị lọc vì thông thƣờng đất sét không cung cấp kèm theo thiết bị. Các bƣớc 

công việc chính nạp đất sét bao gồm: 

- Phải đảm bảo trong thiết bị không còn hydrocacbon, các điều kiện môi 

trƣờng đảm bảo yêu cầu an toàn cho thực hiện công việc; 

- Đóng cửa ngƣời dƣới và mở cửa ngƣời phía trên để nạp đất sét. Đất 

sét phải đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn về thành phần và kích thƣớc hạt; 
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- Tiến hành nạp đất sét vào thiết bị. Mức đất sét trong thiết bị phù hợp với 

thiết kế của nhà bản quyền. Thông thƣờng chiều cao của đệm đất sét 

phải đạt tới mức dƣới bích lắp cửa ngƣời phía trên là 1,2m; 

- Lắp đặt bộ phận phân phối sao cho dòng chảy hƣớng lên phía trên; 

- Lắp cửa ngƣời phía trên lại nhƣ cũ. Tiến hành hút chân không hệ thống 

nếu cần thiết theo yêu cầu khởi động nhà máy; 

g. Khởi động hệ thống 

Khởi động hệ thống đƣợc bắt đầu từ thời điểm nguyên liệu (Kerosene và 

dung dịch kiềm đã đƣợc đƣa vào chứa trong thiết bị. Các bƣớc chính khởi động 

hệ thống bao gồm: 

- Kiểm tra mức dung dịch kiềm (6,6% khối lƣợng) trong thiết bị tách 

Naphthenic, thiết bị ô-xy hoá Mercaptans và mức nƣớc trong thiết bị rửa 

có phù hợp không. Tiến hành hiệu chỉnh mức chất lỏng trong các thiết 

bị này tới giá trị phù hợp. Kiểm tra các thiết bị lọc, tiến hành vệ sinh nếu 

cần thiết; 

- Tiến hành đƣa xúc tác vào dung dịch kiềm theo các bƣớc: 

+ Lắc đều các bình chứa xúc tác để đảm bảo xúc tác hoà tan đều 

không bị lắng đọng trong các thiết bị tàng trữ, 

+ Đổ hỗn hợp xúc tác vào ống nạp xúc tác. Ống nạp xúc tác phải 

đƣợc chứa đầy nƣớc tránh sự thâm nhập của không khí vào bên 

trong hệ thống; 

+  Chạy bơm tuần hoàn thiết bị ô-xy hoá, 

- Duy trì tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm trong thiết bị ô-xy hoá ở giá trị 

thích hợp; 

- Mở van cung cấp nƣớc, dung dịch kiềm 250Bé vào hệ thống pha trộn 

trƣớc khi bổ sung vào các thiết bị, tiến hành pha loãng dung dịch kiềm 

tới giá trị thích hợp cho quá trình xử lý trong các thiết bị; 

- Bật bơm tuần hoàn thiết bị rửa bằng nƣớc và duy trì ở lƣu lƣợng tuần 

hoàn thích hợp. Tiến hành bổ sung nƣớc cho hệ thống; 

- Khởi động bơm tuần hoàn dung dịch kiềm trong thiết bị tách a-xít 

Naphthenic và duy trì tốc độ tuần hoàn ở giá trị thích hợp. Mở các van 

thích hợp để dung dịch kiềm tuần hoàn từ thiết bị ô-xy hoá sang. Mở 

van để thu gom dung dịch kiềm sau khi xử lý Naphthenic đi xử lý tiếp; 

- Đuổi khí hệ thống bằng khí trơ. Không sử dụng CO2, thông thƣờng khí 

ni-tơ đƣợc sử dụng; 
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- Từ từ đƣa Kerosene vào hệ thống đồng thời mở các van xả khí tại các 

vị trí cao nhất của thiết bị và hệ thống; 

- Điều chỉnh hệ thống van để áp suất ra hệ thống trong khoảng thích hợp 

(thƣờng trong khoảng 80 psig); 

- Khởi động máy nén để cung cấp khí công nghệ cho hệ thống. Tiến hành 

cấp khí vào thiết bị trộn khí. Duy trì tốc độ cấp khí ở giá trị thích hợp; 

- Hệ thống xử lý Kerosene bắt đầu đi vào hoạt động bình thƣờng. 

4.3.4. Xử lý RFCC Naphtha 

4.3.4.1. Đặt vấn đề 

Trong cân bằng vật chất Nhà máy lọc dầu, phân đoạn Naphtha từ phân 

xƣởng cracking xúc tác cặn (RFCC Naphtha) thƣờng chiếm tới 50% tổng lƣợng 

các cấu tử pha xăng thƣơng phẩm của nhà máy, vì vậy chất lƣợng của phân 

đoạn Naphtha này ảnh hƣởng lớn đến chất lƣợng xăng thƣơng phẩm. Phân 

đoạn RFCC Naphtha thu đƣợc từ quá trình cracking vì vậy chứa nhiều tạp chất 

hình thành trong quá trình bẻ gãy mạch cacbon. Các tạp chất chứa trong 

Naphtha là hợp chất lƣu huỳnh (hydro sulfur-H2S, Mercaptans), Phenol (ROH) 

làm ảnh hƣởng chất lƣợng xăng thƣơng phẩm nếu nhƣ phân đoạn này không 

đƣợc xử lý để tách các tạp chất này.  

Để xử lý các tạp chất chứa trong phân đoạn này ngƣời ta có thể sử dụng 

sử dụng công nghệ xử lý bằng hydro hoặc phƣơng pháp ngọt hoá (có dùng 

kiềm (NaOH) hoặc không dùng kiềm). Tùy theo yêu cầu về chất lƣợng xăng, 

tính chất nguyên liệu mà ngƣời ta áp dụng công nghệ xử lý nào.  

4.3.4.2. Xử lý Naphtha bằng kiềm 

a. Quá trình công nghệ 

Sơ đồ công nghệ. 

Công nghệ xử lý Naphtha bằng phƣơng pháp ngọt hoá thực chất chỉ làm 

thay đổi dạng của hợp chất lƣu huỳnh mà ít làm thay đổi tổng lƣợng lƣu huỳnh 

trong hydrocacbon. Phƣơng pháp này cũng chỉ loại đƣợc tạp chất lƣu huỳnh và 

Phenol mà không xử lý đƣợc các tạp chất khác. Tuy nhiên, do đặc điểm của 

Naphtha cracking chứa tạp chất lƣu huỳnh là chính và công nghệ tƣơng đối 

đơn giản, đầu tƣ thấp nên công nghệ này vẫn đƣợc áp dụng rộng rãi. 

Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý phân đoạn FCC Naphtha đƣợc mô tả trong 

hình vẽ H-4.12. Theo sơ đồ này, Naphtha chƣa xử lý đƣợc đƣa qua thiết bị lọc 

để loại bỏ các hạt rắn kéo theo có kích thƣớc lớn hơn 300 µm. Trƣớc khi đi vào 

thiết bị tiếp xúc, dòng hydrocacbon đƣợc trộn thêm không khí nhờ bộ trộn khí 

lỏng lắp đặt trên đƣờng ống. 
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Hình H-4-12- Sơ đồ công nghệ xử lý naphtha bằng kiềm 

Sau khi trộn với không khí, Naphtha đƣợc đƣa vào thiết bị tiếp xúc. Tại 

đây, hỗn hợp Naphtha, không khí cùng dung dịch kiềm đƣợc hoà trộn vào nhau 

và cùng chảy xuống phía dƣới thiết bị. Trong quá trình chuyển động xuống phía 

dƣới, các tạp chất H2S, Mercaptans sẽ đƣợc tách ra khỏi pha hydrocacbon 

chuyển vào pha dung dịch kiềm. Tại đây, quá trình ô–xy hoá diễn ra để tạo ra 

Na2S2O3 và DSO (RSSR). Pha hydrocacbon sau khi ra khỏi thiết bị tiếp xúc tách 

ra khỏi pha dung dịch kiềm đi vào lớp phân pha phía trên của thiết bị phân tách. 

Pha dung dịch kiềm tiếp tục chảy theo bó sợi dây đi xuống phía dƣới thiết bị 

phân tách. Trong thiết bị phân tách pha, pha hydrocacbon đƣợc tách ra ở phía 

trên, pha dung dịch kiềm tách ra ở phía dƣới của thiết bị. Để tách các hạt kiềm 

còn kéo theo pha hydrocacbon, trong thiết bị phân tách pha, ngƣời ta lắp đặt 

một lớp đệm cacbon để loại bỏ tạp chất này. Dung dịch kiềm ở phía dƣới thiết 

bị phân tách đƣợc bơm tuần hoàn một phần trở lại thiết bị tiếp xúc. Dung dịch 

kiềm thƣờng xuyên đƣợc bổ sung bằng dung dịch kiềm mới để bù đắp lƣợng 

kiềm đã tham gia phản ứng. Một phần dung dịch kiềm sau xử lý đƣợc đƣa tới 

thiết bị trung hoà kiềm trong nhà máy. 

Việc rút dung dịch kiềm ra khỏi thiết bị phân tách pha theo từng mẻ mà 

không thực hiện liên tục. Mức chất lỏng trong thiết bị phân tách phải ở mức tối 

thiểu cho phép. Dung dịch kiềm đƣợc thay thế khi hàm lƣợng NaOH trong dung 

dịch thấp hơn 4% khối lƣợng. Khi bổ sung dung dịch kiềm mới đồng thời cũng 

bổ sung xúc tác vào dung dịch tới tỷ lệ thích hợp cho phản ứng ô-xy hoá. Nƣớc 
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và dung dịch kiềm đƣợc cấp vào thiết bị qua hệ thống bơm chuyên dụng. Để 

chống hiện tƣợng đóng cặn khi quá trình bảo quản trong bể chứa, ngƣời ta đƣa 

vào pha hydrocacbon một lƣợng chất chống ô-xy hoá. 

Cơ chế quá trình công nghệ và các yếu tố ảnh hƣởng 

Cơ chế quá trình 

Mục đích chính của quá trình xử lý Naphtha bằng kiềm là chuyển hợp chất 

Mercaptans về dạng disulfides không gây mùi cho sản phẩm. Ngoài ra, quá 

trình xử lý còn loại bỏ một số tạp chất khác nhƣ hydro sulfur (H2S) và Phenol. 

Trong quá trình tiếp xúc giữa pha hydrocacbon và dung dịch kiềm trong thiết bị 

tiếp xúc, các tạp chất H2S và Mercaptans (RHS) đƣợc tách từ pha hydrocacbon 

sang pha dung dịch kiềm để tạo thành các hợp chất sodium mercaptide (NaSR) 

và Natri sulfide (Na2S). Tiếp đó ô-xy chứa trong pha hydrocacbon khuyếch tán 

vào pha kiềm để ôxy hoá tiếp các hợp chất vừa tạo ra thành các dạng hợp chất 

bền vững hơn. Phản ứng ô-xy hoá NaSR và Na2S xảy ra với sự tham gia của 

xúc tác. Natri sulfide Na2S bị ô-xy hoá tạo thành Natri thiosulfate (Na2S2O3) còn 

NaSR thì ô-xy hoá thành dạng disulfide oil (DSO) không hoà tan trong dung 

dịch nƣớc. Do khả năng hoà tan trong dung dịch nƣớc khác nhau Na2S2O3 ở lại 

pha dung dịch kiềm còn DSO sẽ khuyếch tán trở lại pha hydrocacbon. Chính vì 

nguyên nhân này mà xử lý Naphtha bằng kiềm chỉ làm thay đổi dạng hợp chất 

của lƣu huỳnh mà ít làm thay đổi tổng lƣợng lƣu huỳnh chứa trong 

hydrocacbon. Các phản ứng hoá học diễn ra trong quá trình tách H2S và 

Mercaptans (RHS) từ pha hydrocacbon diễn ra nhƣ sau: 

  2H2S + 4NaOH          2Na2S + 4H2O 

  2RSH + 2NaOH        2RSNa + 2H2O 

Quá trình ô-xy hoá tiếp theo diễn ra theo phản ứng sau: 

 2Na2S +  2O2  + H2O        Na2S2O3  +   2NaOH  

  4 RSNa  +   O2  +  2 H2O      2RSSR   +   4NaOH  

Từ các phản ứng trên cho thấy quá trình xử lý H2S và Mercaptans có thể 

tóm tắt bằng các phản ứng thu gọn sau: 

2 H2S  +  2 O2  + 2 NaOH        Na2S2O3  +  3 H2O 

4 RSH +   O2         2RSSR  +  2 H2O   

Phản ứng tách H2S và ôxy hoá hợp chất này diễn ra với tốc độ cao hơn so 

với phản ứng tách và ô-xy hoá Mercaptans. Các Mercaptans có khối lƣợng 

phân tử nhẹ thì tốc độ phản ứng diễn ra nhanh hơn sơ với các phân tử nặng. 

Quá trình ô-xy hoá sẽ hoàn nguyên lại một phần lƣợng kiềm đã tiêu thụ giai 

đoạn trƣớc đó (quá trình ô-xy hoá Na2S chỉ hoàn nguyên 50% số số NaOH đã 
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tiêu thụ, quá trình ô-xy hoá RSH hoàn nguyên 100% lƣợng NaOH đã tiêu thụ). 

Điểm lƣu ý là quá trình ôxy hoá tạo ra một lƣợng nƣớc làm loãng pha dung dịch 

kiềm, vì vậy sau một thời gian cần phải thay thế dung dịch kiềm bằng dung dịch 

mới để đảm bảo nồng độ thích hợp cho phản ứng xảy ra đáp ứng tiêu chuẩn 

chất lƣợng sản phẩm. 

Do trong không khí có chứa lƣợng CO2 , vì vậy một lƣợng NaOH sẽ bị tiêu 

hao theo phản ứng: 

 2 NaOH  +   CO2          Na2 CO3  +   H2O   

Tuy nhiên, tốc độ không khí nạp vào nguyên liệu không nhiều, vì vậy, 

lƣợng NaOH tiêu hao cho quá trình này không quá lớn và Na2CO3 tạo thành 

cũng không ảnh hƣởng tới chất lƣợng sản phẩm và quá trình tách tạp chất. 

Nếu trong pha hydrocacbon có chứa Phenol thì hợp chất này sẽ bị xử lý theo 

phản ứng: 

 ROH   +   NaOH        NaOR  +  H2O   

Phản ứng khử phenol sẽ diễn ra cho tới điểm cân bằng. Phản ứng tách 

Phenol không làm ảnh hƣởng đến quá trình tách và ô-xy hóa Mercaptans cũng 

nhƣ H2S do tính a xít của các hợp chất này cao hơn nhiều so với Phenol. 

Các yếu tố ảnh hưởng 

Nồng độ của NaOH 

Dung dịch kiềm sử dụng cho quá trình ô-xy hóa đƣợc dùng theo mẻ. Nồng 

độ dung dịch kiềm ban đầu thích hợp là khoảng 20 0 Bé, do không có dung dịch 

kiềm bổ sung liên tục nên dung dịch kiềm sẽ bị loãng dần do lƣợng nƣớc tạo ra 

trong quá trình ô-xy hóa và do bị tiêu hao một phần vào phản ứng tách H2S và 

một số phản ứng phụ khác. Nếu nồng độ NaOH trong dung dịch kiềm xuống 

quá thấp thì hiệu quá tách Mercaptans không cao, hàm lƣợng Mercaptans trong 

sản phẩm sẽ dần tăng lên. Nồng độ NaOH trong dung dịch tối thiểu đạt 4% khối 

lƣợng. Khi nồng độ kiềm thấp cần phải tiến hành thay thế bằng dung dịch mới. 

Một phần dung dịch kiềm đƣợc loại bỏ và đƣa tới thiết bị trung hòa kiềm trong 

nhà máy. Dung dịch kiềm mới sẽ đƣợc bổ sung bằng dung dịch có nồng độ cao 

hơn để nâng cao nồng độ NaOH trong thiết bị. 

Quá trình thay thế dung dịch kiềm không làm gián đoạn hoạt động chung của 

toàn bộ hệ thống. Dung dịch kiềm trƣớc tiên đƣợc lấy ra tới mức thấp nhất cho 

phép trong khi quá trình xử lý vẫn tiếp tục đƣợc thực hiện. Lƣợng dung dịch 

kiềm lấy ra lập tức đƣợc bổ sung bằng dung dịch kiềm mới tới mức chất lỏng 

hoạt động bình thƣờng của thiết bị. Thời gian cho một chu kỳ thay dung dịch tùy 
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thuộc vào hàm lƣợng H2S và CO2 có trong nguyên liệu Naphtha. Lƣợng tạp 

chất này càng nhiều thì thời gian phục vụ của một mẻ kiềm càng ngắn. 

Lƣu lƣợng dòng Hydrocacbon và tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm 

Về nguyên tắc, tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm càng cao thì tốc độ tách 

Mercaptans càng cao. Tuy nhiên, tốc độ dòng kiềm càng cao thì càng làm tăng 

lƣợng dung dịch kiềm kéo theo pha hydrocacbon gây khó khăn cho việc phân 

tách sau này. Vấn đề quan trọng là cần phải xác định vận tốc tuần hoàn dung 

dịch kiềm tối ƣu tƣơng ứng với công suất xử lý Naphtha. Giá trị tối ƣu thƣờng 

đƣợc xác định trong khi vận hành thử nghiệm thiết bị. Để tăng tính linh động 

của thiết bị xử lý, công suất của các máy bơm cần đƣợc thiết kế lắp đặt với 

công suất dƣ so với yêu cầu hoạt động bình thƣờng. 

Xúc tác 

Xúc tác giữ vai trò quan trọng trong việc thúc đẩy tốc độ ô-xy hóa 

Mercaptans thành dạng disulfides (DSO), nồng độ xúc tác trong dung dịch kiềm 

thích hợp thƣờng vào khoảng 200-300ppm khối lƣợng. Trong quá trình hoạt 

động, xúc tác sẽ bị dần mất hoạt tính hoặc mất mát nhƣ bị kéo theo sản phẩm, 

vì vậy, cần phải tiến hành bổ sung xúc tác liên tục cho dung dịch kiềm. Xúc tác 

đƣợc bổ sung hàng ngày, khối lƣợng tùy thuộc vào nguyên liệu, giá trị tối ƣu 

đƣợc xác định khi vận hành. 

Tốc độ nạp không khí 

Lƣợng không khí nạp vào Naphtha, về nguyên tắc, không ảnh hƣởng 

nhiều đến quá trình ngọt hóa. Tuy nhiên, không nên để lƣợng khí quá dƣ trong 

Naphtha so yêu cầu cho quá trình ô-xy hóa. Lƣợng không khí dƣ quá nhiều 

dƣới áp suất của hệ thống có thể hình thành các túi khí trong thiết bị tiếp xúc 

ảnh hƣởng xấu đến hoạt động của thiết bị này. Ngoài ra, lƣợng khí dƣ quá 

nhiều dẫn đến tiêu hao NaOH trong dung dịch kiềm (do phản ứng CO2 với 

NaOH) và mất mát sản phẩm tại bể tàng trữ. Tốc độ nạp không khí vào 

Naphtha dựa vào lƣu lƣợng dòng Naphtha cần xử lý, hàm lƣợng tạp chất H2S, 

Mercaptans,... chứa trong nguyên liệu. 

Nạp nƣớc bổ sung 

Trong quá trình hoạt động, nồng độ dung dịch kiềm bị chi phối bởi hai yếu 

tố: khả năng pha loãng dung dịch do quá trình ô-xy hóa Mercaptans và khả 

năng cô đặc do pha hydrocacbon hấp thụ nƣớc trong dung dịch. Nhƣ đã biết, 

quá trình ô-xy hóa Mercaptans giải phóng nƣớc làm loãng dung dịch kiềm, 

trong khi đó dung dịch lại bị cô dặc lại do hydrocacbon khô có khuynh hƣơng 

hấp thụ nƣớc. Nếu tốc độ quá trình hấp thụ nƣớc vƣợt quá tốc độ pha loãng thì 
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dẫn đến hiện tƣợng dung dịch mất dần nƣớc và hậu quả là nồng độ dung dịch 

kiềm sẽ tăng dần. Khi nồng độ NaOH và các muối hòa tan khác trong dung dịch 

tăng lên sẽ làm tăng độ nhớt của dung dịch làm ảnh hƣởng đến hiệu quả quá 

trình và tăng lƣợng tạp chất kéo theo pha hydrocacbon. Để khắc phục hiện 

tƣợng này, nƣớc sạch luôn đƣợc bổ sung để điều chỉnh hàm lƣợng NaOH 

trong dung dịch phù hợp cho quá trình hoạt động. 

Nhiệt độ và áp suất 

Áp suất tối thiểu cho hệ thống là khoảng 8Kg/cm2. Áp suất tối thiểu đƣợc 

quy định nhằm đảm bảo lƣợng không khí hòa tan trong Naphtha đủ để thực 

hiện quá trình ô-xy hóa diễn ra thuận lợi. Tổn thất áp suất trong thiết bị không 

đƣợc vƣợt quá 0,7Kg/cm2, nếu vƣợt quá giá trị này sẽ ảnh hƣởng nghiêm trọng 

đến hiệu quả của quá trình do ảnh hƣởng đến việc phân phối dòng không đồng 

đều. 

Nhiệt độ tiến hành quá trình càng cao càng thuận lợi cho quá trình ô-xy 

hóa (ngọt hóa), tuy nhiên, nhiệt độ cao lại làm giảm quá trình tách Mercaptans 

từ pha hydrocacbon sang pha dung dịch kiềm. Nhiệt độ và nồng độ dung dịch 

kiềm là những thông số công nghệ qua trọng cần phải đƣợc giám sát và điều 

chỉnh trong quá trình hoạt động. Nhiệt độ dung dịch không đƣợc thấp hơn 150C 

và nồng độ dung dịch không vƣợt quá 10 0 Bé để tránh kết tinh hạt rắn trong 

dung dịch. 

b. Cấu tạo thiết bị 

Hệ thống xử lý Naphtha cracking (RFCC Naphtha) bằng kiềm bao gồm các 

thiết bị chính sau: 

- Thiết bị tiếp xúc; 

- Thiết bị phân tách pha; 

- Các thiết bị phụ: ống nạp xúc tác, thiết bị trộn khí, máy nên khí, các máy 

bơm,... 

Thiết bị tiếp xúc 

Thiết bị tiếp xúc sử dụng trong công nghệ xử lý Naphtha bằng kiềm là thiết 

bị tiếp xúc kiểu sợi nhƣ trong các quá trình xử lý LPG và Kerosene bằng kiềm. 

Thiết bị tiếp xúc cũng đƣợc gắn chồng lên thiết bị phân tách pha để tạo điều 

kiện thuận lợi cho quá trình công nghệ và tiết kiệm diện tích lắp đặt. Nguyên lý 

hoạt động của dạng thiết bị này đã đƣợc trình bày ở các mục trên của giáo trình 

này (công nghệ xử lý LPG bằng kiềm) vì vậy không đề cập thêm. Cấu tạo của 

thiết bị tiếp xúc đuợc mô tả trong hình vẽ H-4.13. 
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Thiết bị tiếp xúc về bản chất là một dạng thiết bị phản ứng đặc biệt có nhiệm vụ 

tách Mercaptans và H2S ra khỏi Naphtha và thực hiện ô-xy hoá các chất độc hại 

này về dạng không độc hại và có liên kết bến vững hơn. 

Thiết bị phân tách pha 

Thiết bị phân tách pha là dạng thiết bị hoạt động theo nguyên lý phân tách 

hỗn hợp các chất lỏng không hoà tan vào nhau có khối lƣợng riêng khác nhau. 

Các chất lỏng này đƣợc phân thành các lớp riêng biệt, trình tự của các lớp phụ 

thuộc vào khối lƣợng riêng và các lớp này đƣợc tách ra ngoài theo các đƣờng 

khác nhau. Trong thiết bị phân tách pha, pha hydrocacbon có khối lƣợng riêng 

nhỏ hơn đƣợc tách ra ở lớp trên của thiết bị, còn pha dung dịch kiềm có khối 

lƣợng riêng lớn hơn đƣợc tách ra ở phía đáy thiết bị. Thiết bị phân tách pha sử 

dụng trong xử lý Naphtha bằng kiềm là dạng thiết bị nằm ngang. Thiết bị có kích 

thƣớc thích hợp với thời gian lƣu đủ lớn cho quá trình phân tách pha diễn ra 

một cách triệt để. Tuy nhiên, dù thời gian lƣu thiết bị đủ lớn thì vẫn có một 

lƣợng kiềm nhất định kéo theo pha hydrocacbon. Mặt khác, nếu thiết bị có thời 

gian quá lớn dẫn đến kích thƣớc thiết bị lớn và do đó đầu tƣ tốn kém hơn 

nhƣng hiệu quả tách các tạp chất chƣa hẳn đã đáp ứng đƣợc yêu cầu về chất 

lƣợng sản phẩm. Chính vì vậy, để giảm thiểu kích thƣớc của thiết bị và tăng 

cƣờng hiệu quả tách các tạp chất kéo theo pha hydrocacbon, một lớp đệm 

cacbon đƣợc lắp đặt bên trong thiết bị phân tách pha để tách nốt các hạt dung 

dịch kiềm kép theo. 

Để điều khiển mức chất lỏng trong thiết bị, thiết bị phân tách bố trí các 

đƣờng ống lắp đặt ống thuỷ quan sát mức chất lỏng và nối với các cảm biến 

điều khiển mức. Do thiết bị có chứa một lƣợng hydrocacbon tƣơng đối lớn, vì 

vậy, phía đỉnh của thiết bị có đƣờng ống để lắp van an toàn để xả hydrocacbon 

vào hệ thống cột đuốc trong trƣờng hợp cần thiết. Phía dƣới đáy thiết bị hàng 

loạt các cửa xả đáy, cửa tuần hoàn dung dịch kiềm và cửa lấy dung dịch kiềm 

không đạt tiêu chuẩn về nồng độ NaOH đi xử lý (chuyển tới thiết bị trung hoà). 

Cấu tạo chi tiết của thiết bị phân tách pha đƣợc mô tả trong hình vẽ H-4.13. 
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Hình H-4.13- Cấu tạo thiết bị tiếp xúc và phân tách pha 

4.3.4.3. Xử lý Naphtha không sử dụng kiềm 

Nhƣ đã thảo luận, quá trình xử lý các sản phẩm hydrocacbon bằng kiềm 

nói chung có những ƣu điểm nhất định là công nghệ đơn giản, tuy nhiên, công 

nghệ xử lý này cũng gặp phải những vấn đề khó khăn trong việc giải quyết 

lƣợng kiềm thải tƣơng đối lớn sau quá trình xử lý. Lƣợng kiềm thải lớn không 

chỉ ảnh hƣởng đến chi phí vận hành, hiệu quả kinh tế mà còn ít nhiều ảnh 

hƣởng đến môi trƣờng. Chính vì vậy mà một số Nhà công nghệ đã phát triển 

công nghệ xử lý Naphtha cracking (RFCC/FCC Naphtha) không sử dụng kiềm. 

Trong số các Nhà công nghệ này, Nhà bản quyền công nghệ UOP đƣợc xem là 

có công nghệ tiên phong. Công nghệ xử lý Naphtha không dùng kiềm là dạng 

công nghệ Merox do UOP phát triển để kiểm soát hàm lƣợng Mercaptans trong 

Naphtha và trong xăng. Công nghệ Merox không sử dụng NaOH nhờ sử dụng 

loại xúc tác đặc biệt có hoạt tính cao và hệ thống thiết bị hoạt hoá xúc tác. Nhờ 

vậy mà quá trình ô-xy hoá Mercaptans chỉ cần thực hiện trong môi trƣờng kiềm 

rất yếu (ammonia). Công nghệ xử lý Naphtha không sử dụng NaOH này có thể 

áp dụng để xử lý Naphtha nhẹ, Naphtha nặng và khí.  

a. Quá trình công nghệ 

Nguyên lý quá trình 

Phƣơng pháp xử lý Naphtha không sử dụng kiềm (Caustic-free 

Technology) dựa trên quá trình ô-xy hoá Mercaptans (thiols) có sự tham gia của 

xúc tác trong môi trƣờng ammonia. Naphtha đƣợc đƣa vào thiết phản ứng ô-xy 

hóa Mercaptan với sự có mặt của xúc tác trong môi trƣờng ammonia. Trong 
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thiết bị này, quá trình ôxy hoá Mercaptans xảy ra và tạo ra hợp chất lƣu huỳnh 

dạng không hoạt tính, bền vững hơn (disulfides) theo phản ứng: 

 4RSH  +   O2        2RSSR  +   2H2O 

Hợp chất disulfides tạo thành sau phản ứng vẫn tồn tại trong Naphtha, vì 

vậy cũng nhƣ phƣơng pháp xử lý bằng kiềm, phƣơng pháp xử lý này cũng 

không làm thay đổi tổng hàm lƣợng lƣu huỳnh trong sản phẩm mà chỉ làm giảm 

hàm lƣợng lƣu huỳnh hoạt tính cao (Mercaptans) trong hydrocacbon. 

Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý Naphtha không sử dụng kiềm đƣợc mô tả 

trong hình H-4.14. Theo sơ đồ công nghệ này, Naphtha chƣa xử lý đƣợc trộn 

cùng với dung dịch nƣớc ammonia, không khí và phụ gia trƣớc khi đƣa vào 

thiết bị phản ứng. Hỗn hợp nguyên liệu và dung dịch ammonia khi đi qua lớp 

đệm xúc tác sẽ xảy ra quá trình ô-xy hoá Mercaptans theo phản ứng nhƣ trinh 

bày ở phần trên để tạo ra disulfides. Hỗn hợp hydrocacbon và nƣớc ammonia 

đi ra khỏi lớp đệm xúc tác và thu về phía dƣới của thiết bị phản ứng. Naphtha 

đã đƣợc xử lý tách ra riêng biệt nhờ một lớp đệm cacbon, còn dung dịch nƣớc 

ammonia đƣợc thu gom về bình chứa ở phía dƣới đáy thiết bị phản ứng rồi 

đƣợc bơm tới thiết bị xử lý nƣớc chua trong nhà máy. 

 

Hình H-4.14 Sơ đồ công nghệ xử lý naphtha không sử dụng kiềm (NaOH) 

b Cấu tạo thiết bị 

Thiết bị xử lý Naphtha không sử dụng kiềm có cấu tạo rất đơn giản, chỉ 

bao gồm một tháp phản ứng và một bình thu gom dung dịch ammonia. 

Thiết bị phản ứng 
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Thiết bị phản ứng là trái tim trong sơ đồ công nghệ xử lý Naphtha không 

sử dụng kiềm. Thiết bị phản ứng sử dụng trong công nghệ này là thiết bị phản 

ứng kiểu đứng có lớp đệm xúc tác cố định. Xúc tác sử dụng trong công nghệ 

này là Merox N0 21 do UOP phát triển. Đây là loại xúc tác có hoạt tính cao vì 

vậy quá trình ô-xy hoá Mercaptans chỉ cần thực hiện trong môi trƣờng kiềm yếu 

(ammonia). Phía dƣới của thiết bị phản ứng ngƣời ta lắp một lớp đệm cacbon 

để phân tách riêng biệt pha hydrocacbon và dung dịch ammonia. 

Bình thu gom dung dịch ammonia 

Vì lƣợng dung dịch ammonia tƣơng đối ít nên cần phải có thiết bị thu gom 

trƣớc khi chuyển tới thiết bị xử lý nƣớc chua. Thiết bị thu là bình hình trụ có 

kích thƣớc phù hợp để thu gom lƣợng chất lỏng đủ để vận chuyển bằng bơm. 

c. Một số ƣu điểm phƣơng pháp không sử dụng kiềm 

Công nghệ xử lý Naphtha không sử dụng kiềm có một số ƣu điểm: 

- Môi trƣờng thực hiện quá trình xử lý không có tính ăn mòn cao, nhiệt độ 

và áp suất thấp, vì vậy, thiết bị đƣợc chế tạo từ thép cacbon thƣờng 

cho phép giảm đƣợc chi phí đầu tƣ ban đầu; 

- Không gặp phải vấn đề xử lý lƣợng kiềm dƣ tƣơng đối lớn sản sinh 

trong quá trình xử lý, do vậy, cho phép giảm đƣợc chi phí vận hành, 

nâng cao hiệu quả kinh tế và ít nhiều góp phần bảo vệ môi trƣờng; 

- Chi phí vận hành thấp do giá của xúc tác, hoá phẩm, năng lƣợng sử 

dụng thấp; 

- Do quá trình ô-xy hoá thực hiện trong môi trƣờng kiềm yếu (ammonia) 

nên chỉ một lƣợng nhỏ phenol bị ô-xy hoá, vì vậy, không làm giảm trị số 

Octan của Naphtha (Phenol có trị số Octan cao); 

- Thiết bị vận hành tƣơng đối đơn giản. 

4.3.4.4. Chất lƣợng sản phẩm 

Tùy theo tính chất nguyên liệu ban đầu, chất lƣợng xăng thƣơng phẩm và 

tính chất của các cấu tử pha xăng khác mà chất lƣợng của Naphtha sau xử lý 

có những yêu cầu khác nhau. Tuy nhiên, trong thực tế, Naphtha sau khi xử lý 

tối thiểu phải đáp ứng đƣợc các yêu cầu sau:  

 

- Hàm lƣợng Mercaptans (RHS) tính theo lƣu huỳnh:  5ppm khối lƣợng; 

- Hàm lƣợng NaOH tính theo Na+:                1ppm khối lƣợng; 

- Chỉ tiêu ăn mòn tấm đồng:                      1 

4.3.4.5. Vận hành thiết bị 
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Vận hành thiết bị xử lý Naphtha đƣợc trình bày dƣới đây áp dụng cho công 

nghệ xử lý bằng kiềm. Công tác khởi động hệ thống thiết bị là công việc khó 

khăn, phức tạp nhất trong vận hành đòi hỏi ngƣới vận hành phải có kỹ năng 

vận hành tốt. Vì vậy, phần này của giáo trình sẽ chỉ tập trung chủ yếu vào các 

bƣớc để khởi động thiết bị. 

a. Chuẩn bị khởi động 

Trƣớc khi tiến hành chạy thử thiết bị cần tiến hành công tác kiểm tra, hiệu 

chỉnh lần cuối để việc khởi động hệ thống không gặp phải sự cố. Công tác 

chuẩn bị bao gồm các công việc chính: 

- Kiểm tra để đảm bảo rằng tất cả các van xả đáy, van nối vào thiết bị đã 

đƣợc đóng kín; 

- Tiến hành đuổi không khí ra khỏi hệ thống. Khí trơ sẽ đƣợc sử dụng để 

đuổi không khí, không sử dụng khí CO2; 

- Kiểm tra để đảm bảo rằng các van chặn đƣờng ống dẫn hydrocacbon 

vào thiết bị đã đƣợc đóng kín; 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các đƣờng nối tắt van điều khiển đã đƣợc 

đóng kín, các controller đƣợc chuyển về chế độ chỉnh tay và đặt ở chế 

độ van đóng; 

- Cách ly hoàn toàn các bơm kiềm; 

- Các lƣới lọc phải đƣợc tháo ra vệ sinh sạch sẽ; 

b. Nạp Naphtha và dung dịch NaOH vào hệ thống 

- Mở từ từ van cấp Naphtha qua thiết bị lọc điền đầy hệ thống xử lý. 

Naphtha đƣợc đƣa vào đầy thiết bị phân tách pha và cho chảy ra ở phía 

đỉnh thiết bị. Điều chỉnh hệ thống duy trì áp suất dòng Naphtha ra khỏi 

thiết bị. Áp suất hệ thống duy trì trong khoảng 2Kg/cm2 trong suốt quá 

trình điền đầy hệ thống bằng Naphtha. 

- Xả khí trong hệ thống qua các van xả ở các điểm cao nhất của thiết bị 

phân tách pha và thiết bị tiếp xúc. 

- Đóng van cấp Naphtha vào hệ thống khi Naphtha điền đầy hệ thống. 

- Mở van cấp dung dịch kiềm vào cửa hút của bơm tuần hoàn kiềm; 

- Cấp kiềm vào thiết bị phân tách pha tới mức thích hợp; 

- Mở các van để nối thông đƣờng ống tuần hoàn dung dịch kiềm từ bình 

phân tách tới thiết bị tiếp xúc; 

- Ngừng cấp dung dịch kiềm vào hệ thống, bắt đầu khởi động bơm để 

tuần hoàn dung dịch kiềm từ thiết bị phân tách pha tới thiết bị tiếp xúc. 

Tiến hành tuần hoàn dung dịch kiềm liên tục trong khoảng thời gian 24 
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giờ. Giữa khoảng thời gian này, tạm ngừng tuần hoàn để kiểm tra hoạt 

động của các bơm;  

- Bổ sung hoặc tháo bớt dung dịch kiềm trong hệ thống để điều chỉnh 

mức chất lỏng trong thiết bị. 

- Cứ sau mỗi 8 giờ tàm ngừng tuần hoàn dung dịch kiềm để kiểm tra các 

lƣới lọc cửa hút của bơm để loại bỏ cặn bẩn; 

- Sau 24 giờ tuần hoàn, ngừng bơm tuần hoàn, làm vệ sinh các thiết bị 

lọc và chuẩn bị khởi động thiết bị; 

c. Khởi động hệ thống 

Khởi động thiết bị đƣợc bắt đầu từ khi nguyên liệu (Naphtha) và dung dịch 

kiềm đã đƣợc đƣa vào chứa trong hệ thống ở mức độ phù hợp. Các bƣớc cơ 

bản khởi động thiết bị xử lý Naphtha bằng kiềm bao gồm: 

- Hiệu chỉnh lại mức dung dịch kiềm trong thiết bị tới mức thích hợp nếu 

mức chất lỏng cao hoặc thấp hơn so yêu cầu vận hành; 

- Mở van cấp nguyên liệu Naphtha vào hệ thống, tốc độ nạp nguyên liệu 

vào hệ thống phải chậm để tránh hiện tƣợng sốc thuỷ lực cho thiết bị 

tiếp xúc; 

- Khởi động bơm để chuyển Naphtha đã xử lý về kho chứa; 

- Bắt đầu đƣa không khí trộn vào Naphtha trƣớc khi đƣa vào thiết bị tiếp 

xúc, điều chỉnh tốc độ khí trộn thích hợp nhờ van điều khiển; 

Từ thời điểm này, hệ thống xử lý Naphtha bắt đầu bƣớc vào giai đoạn vận 

hành bình thƣờng. 

4.3.5. Câu hỏi và bài tập 

1. Hãy cho biết mục đích quá trình làm sạch sản phẩm, các tạp chất chính tồn 

tại trong các sản phẩm dầu mỏ; 

2. Hãy cho biết các công nghệ cơ bản để làm sạch sản phẩm trong công 

nghiệp chế biến dầu khí, ƣu nhƣợc điểm của từng giải pháp công nghệ 

này; 

3. Trình bày đặc điểm công nghệ xử lý bằng hydro, các quá trình loại tạp chất 

chính;  

4. Trình bày đặc điểm công nghệ xử lý có sử dụng kiềm, các quá trình khử 

tạp chất chính; 

5. Trình bày đặc điểm công nghệ xử lý không sử dụng kiềm, các quá trình 

khử tạp chất chính; 

6. Các tạp chất chính cần loại bỏ chứa trong khí hóa lỏng (LPG), cơ chế loại 

bỏ các tạp chất này. Trình bày sơ đồ công nghệ xử lý LPG. 
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7. Trình bày các yếu tố chính ảnh hƣởng đến hiệu quả quá trình loại tạp chất 

LPG bằng kiềm. 

8. Hãy liệt kê các thiết bị chính của công nghệ xử lý LPG bằng kiềm; 

9. Hãy cho biết nhƣợc điểm của phƣơng pháp tăng bề mặt tiếp xúc pha 

truyền thống trong quá trình xử lý. Trình bày tóm tắt nguyên lý hoạt động 

của thiết bị tiếp xúc dựa trên nguyên tắc phân tán mới; 

10. Các tạp chất chính cần loại bỏ chứa trong phân đoạn Kerosene, cơ chế 

loại bỏ các tạp chất này bằng kiềm. Trình bày sơ đồ công nghệ xử lý 

Kerosene bằng kiềm; 

11. Trình bày các yếu tố chính ảnh hƣởng đến hiệu quả quá trình loại tạp chất 

trong Kerosene bằng kiềm; 

12. Hãy liệt kê các thiết bị chính trong sơ đồ công nghệ xử lý Kerosene bằng 

kiềm; 

13. Các tạp chất chính cần loại bỏ chứa trong phân đoạn Naphtha cracking, cơ 

chế loại bỏ các tạp chất này bằng kiềm. Trình bày sơ đồ công nghệ xử lý 

Naphtha bằng kiềm; 

14. Trình bày các yếu tố chính ảnh hƣởng đến hiệu quả quá trình loại tạp chất 

trong Naphtha cracking bằng kiềm; 

15. Hãy liệt kê các thiết bị chính trong sơ đồ công nghệ xử lý Naphtha cracking 

bằng kiềm; 

16. Mục đích của quá trình rửa Kerosene bằng nƣớc sau khi ra khỏi thiết bị ô-

xy hoá trong công nghệ xử lý Kerosene bằng kiềm; 

17. Mục đích của quá trình sấy Kerosene bằng muối, nguyên lý hoạt động của 

quá trình này; 

18. Mục đích của quá trình lọc Kerosene bằng đất sét. Nguyên lý hoạt động 

của quá trình; 

19. Hãy cho biết mục đích của các lớp đệm các bon lắp đặt trong thiết bị phân 

tách pha của thiết bị xử lý Naphtha, LPG bằng kiềm; 

20. Hãy cho biết tại sao có thể thực hiện đƣợc quá trình ô –xy hoá Mercaptans 

chứa trong pha hydrocacbon trong thiết bị phản ứng quá trình công nghệ 

xử lý Naphtha không sử dụng kiềm (NaOH). 
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BÀI 5. THIẾT BỊ CHƢNG CẤT 

Mã bài: HD I5 

 

Giới thiệu. 

Dầu thô và các sản phẩm dầu mỏ là hỗn hợp đồng nhất của nhiều cấu tử. 

Mỗi một cấu tử hay một khoảng các cấu tử có một ứng dụng khác nhau. Việc 

phân chia các cấu tử này thành các phân đoạn riêng biệt cho các mục đích sử 

dụng là một công việc quan trọng trong công nghệ chế biến dầu khí. Để phân 

chia các cấu tử (hay một khoảng các cấu tử) ra thành các sản phẩm riêng biệt 

về nguyên tắc có nhiều giải pháp công nghệ nhƣ: chƣng luyện, hấp thụ, trích 

ly,... Tuy nhiên, phƣơng pháp chƣng luyện vẫn là phƣơng pháp phân chia hỗn 

hợp đồng nhất kinh tế và hiệu quả nhất đƣợc áp dụng trong lĩnh vực chế biến 

dầu khí. 

Quá trình chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu khí rất phức tạp và có 

nhiều đặc thù riêng. Nguyên lý của quá trình chƣng cất đã đƣợc đề cập trong 

phần chuyển khối của giáo trình ” Quá trình và thiết bị”, tuy nhiên ở các tài liệu 

này mới chỉ giới thiệu nguyên lý chung áp dụng cho các quá trình chƣng cất 

đơn giản, đặc biệt, chƣa đề cập đến cấu tạo các thiết bị chƣng cất sử dụng 

trong công nghiệp chế biến dầu khí. Trong khuôn khổ của bài học này sẽ giới 

thiệu nguyên tắc chƣng luyện và cấu tạo của thiết bị chƣng cất sử dụng trong 

công nghiệp chế biến dầu khí. Với mục đích giúp học sinh tiếp cận gần hơn với 

thực tế, một số quá trình chƣng cất quan trọng cũng sẽ đƣợc đề cập tới. 

Mục tiêu thực hiện. 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc cấu tạo chung tháp chƣng cất trong công nghiệp chế biến 

dầu khí 

- Mô tả đƣợc sơ đồ công nghệ, cấu tạo tháp chƣng luyện áp suất 

thƣờng,  

- Mô tả đƣợc sơ đồ công nghệ, cấu tạo tháp chƣng luyện áp suất chân 

không. 

- Mô tả đƣợc sơ đồ, cấu tạo tháp chƣng cất trong một số phân xƣởng 

Cracking và một số phân xƣởng khác nhƣ Reforming, NHT, CCR. 

- Mô tả đƣợc các phƣơng thức điều khiển các thông số công nghệ trong 

tháp chƣng luyện. 

- Nhận biết đƣợc các dạng đĩa, tháp chƣng luyện trong thực tế. 

- Vận hành đƣợc thiết bị chƣng luyện trong phòng thí nghiệm . 
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Nội dung chính: 

- Nguyên lý hoạt động, cấu tạo chung của tháp chƣng luyện trong công 

nghiệp chế biến dầu khí; 

- Các dạng tháp chƣng luyện dạng đĩa và dạng đệm; 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động tháp chƣng cất dầu thô ở áp suất khí 

quyển; 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động tháp chƣng cất chân không; 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động tháp chƣng cất chính trong phân xƣởng 

cracking; 

- Cấu tạo và nguyên lý hoạt động tháp chƣng cất trong một số công nghệ 

quan trọng: Reforming, Xử lý Naphtha bằng hydro. 

- Nguyên lý điều khiển hoạt động của tháp chƣng luyện. 

5.1. VAI TRÕ THIẾT BỊ CHƢNG CẮT VÀ ĐỐI TƢỢNG NGHIÊN CỨU 

5.1.1. Vai trò thiết bị chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu khí 

Thiết bị chƣng cất giữ một vai trò quan trọng trong công nghiệp chế biến 

dầu khí. Hầu hết các quá trình phân tách hỗn hợp lỏng đồng nhất ra thành các 

phân đoạn trong các quá trình công nghệ đều sử dụng phƣơng pháp chƣng cất. 

Khởi đầu cho mọi quá trình chế biến dầu thô là quá trình chƣng cất dầu thô ở 

áp suất khí quyển. Dầu thô khi qua thiết bị chƣng cất ở áp suất khí quyển, các 

phân đoạn dầu mỏ mới đƣợc tách ra thành các sản phẩm (Kerosene, phân 

đoạn Diesel-LGO) hoặc sản phẩm trung gian làm nguyên liệu cho các quá trình 

chế biến tiếp theo nhƣ cặn chƣng cất, phân đoạn Naphtha, LPG,... 

Với các quá trình chế biến quan trọng khác (cracking xúc tác, reforming, isome 

hoá và các quá trình xử lý bằng hydro), sau khi thực hiện quá trình chế biến hoá 

học, hỗn hợp hydrocacbon đều phải đƣợc đƣa tới thiết bị chƣng cất để phân 

chia thành các phân đoạn khác nhau. 

5.1.2. Đối tƣợng nghiên cứu 

Nguyên lý chung của quá trình chƣng cất đã đƣợc đề cập ít nhiều trong 

giáo trình ”Quá trình và thiết bị công nghệ hoá”, tuy nhiên, trong các chƣơng 

trình này chƣa đề cập đến cụ thể quá trình chƣng cất các sản phẩm dầu mỏ. 

Dầu mỏ là hỗn hợp của hàng ngàn cấu tử, vì vậy, quá trình chƣng cất dầu mỏ 

và các phân đoạn dầu mỏ rất phức tạp và có những đặc thù riêng biệt cần phải 

đƣợc nghiên cứu, tìm hiểu phát triển thêm ngoài các kiến thức chung về chƣng 

luyện. Mặt khác, để học viên có đủ kiến thức về lý thuyết và thực hành thì cần 

phải đƣợc học tập từng quá trình cụ thể về cả nguyên lý hoạt động và cấu tạo 

thiết bị nhằm hỗ trợ cho việc hình thành kỹ năng vận hành sau khí kết thúc 
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chƣơng trình đào tạo. Từ những phân tích trên và mục tiêu đào tạo, trong phạm 

vi của bài học này sẽ tập trung vào nguyên lý và cấu tạo thiết bị đặc trƣng trong 

công nghiệp chế biến dầu khí. 

5.2. NGUYÊN LÝ QUÁ TRÌNH CHƢNG CẤT DẦU MỎ 

5.2.1. Tính chất dầu thô 

Để có cơ sở cho tính toán, thiết kế công nghệ và lựa chọn thiết bị chƣng 

cất trƣớc hết cần phải hiểu đƣợc những tính chất cơ bản của nguyên liệu và 

các thông số cơ bản của nguyên liệu là cơ sở cho viêc tính toán lựa chọn thiết 

bị. Các tính chất hoá lý là các tính chất quan trọng phục vụ cho tính toán thiết bị 

chƣng cất, tính chất hoá học của dầu giúp cho tính toán các quá trình chế biến 

hoá học tiếp theo. 

5.2.1.1. Tính chất hoá lý 

a. Thành phần 

Dầu thô không phải là đơn chất mà là hỗn hợp của hàng ngàn các hợp 

chất khác nhau. Các hợp chất này chủ yếu là sự kết hợp giữa hydro và nguyên 

tử cacbon để hình thành các cấu tử gọi là hydrocacbon từ dạng đơn giản nhƣ 

khí mê tan (CH4) đến các dạng phức tạp nhƣ C85H60. Tính chất quan trọng của 

dầu thô là từng cấu tử chứa trong nó có nhiệt độ sôi khác nhau trong cùng điều 

kiện áp suất và nhờ hiện tƣợng vật lý này mà chúng đƣợc phân tách ra riêng 

biệt bằng phƣơng pháp chƣng cất. 

b. Đuờng cong chƣng cất 

Đƣờng cong chƣng cất là một trong những số liệu quan trọng của dầu thô, 

qua đƣờng cong chƣng cất phản ánh tính chất hoá lý quan trọng của mỗi loại 

dầu mỏ. Đƣờng cong chƣng cất biểu thị mối quan hệ giữa nhiệt độ và phần 

trăm thể tích (hoặc khối lƣợng) dầu thô đã bay hơi (tích luỹ). Đƣờng cong 

chƣng cất là cơ sở quan trọng cho thiết kế tháp chƣng cất để phân chia các cấu 

tử ra các phần riêng biệt. Đƣờng cong chƣng cất đƣợc thực hiện trong phòng 

thí nghiệm bằng cách tiến hành gia nhiệt cho một lƣợng dầu thô chứa trong cốc 

chịu nhiệt (hoặc thiết bị chƣng cất chuyên dùng) ở các nhiệt độ khác nhau. Ứng 

với mỗi nhiệt độ tiến hành đo tổng lƣợng chất lỏng đã bay hơi. Từ số liệu thu 

đƣợc tiến hành vẽ đƣờng cong quan hệ giữa nhiệt độ và thể tích chất lỏng đã 

bay hơi tích luỹ ở nhiệt độ tƣơng ứng. Sơ đồ minh họa quá trình thí nghiệm và 

xây dựng đƣờng cong chƣng cất đƣợc mô tả trong hình vẽ H-5.1 và H-5.2. 

c. Phân đoạn 

Nhƣ đã biết, dầu mỏ gồm rất nhiều các hợp chất hoá học có tính chất lý 

hoá khác nhau. Một nhóm các hợp chất phục vụ cho một mục đích sử dụng nào 
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đó đƣợc gọi là một phân đoạn (hay còn gọi là khoảng cắt). Các phân đoạn hay 

khoảng cắt là tên gọi chung của tất cả các cấu tử có nhiệt độ sôi nằm giữa 

khoảng hai giá trị nhiệt độ nào đó. Các giá trị nhiệt độ này đƣợc gọi là điểm cắt. 

Các phân đoạn điển hình chứa trong dầu thô và nhiệt độ khoảng cắt nhƣ trong 

bảng 5-1 dƣới đây. 

Bảng 5.1. Các phân đoạn điển hình của dầu thô 

TT Phân đoạn 
Khoảng nhiệt độ 

(0C) 

1 Bu tan và các cấu tử nhẹ hơn (C4
-) < 35 

2 Naphtha nhẹ C5
+ - 80 

3 Naphtha nặng 80÷170 

4 Kerosene 170÷230 

5 Diesel (Gas Oil) 230÷370 

6 Cặn chƣng cất > 370 

Tùy theo từng loại dầu mà thành phần của các phân đoạn khác nhau. Dầu 

thô nhẹ có các phân đoạn Naphtha nhẹ, Naphtha nặng và Kerosene nhiều hơn 

còn dầu thô nặng thì có các phân đoạn Diesel và cặn nhiều hơn. Các cấu tử có 

khối lƣợng càng nặng thì càng có nhiệt độ sôi càng cao. Trƣớc đây, các Nhà 

máy lọc dầu thƣờng chế biến dầu nhẹ vì đem lại lợi nhuận cao hơn đầu tƣ ít vì 

bản thân dầu thô đã chứa nhiều cấu tử có giá trị kinh tế cao. Tuy nhiên, trong 

những năm gần đây, nguồn dầu thô giảm sút và giá dầu ngày càng tăng cao thì 

chế biến dầu nặng lại có nhiều ƣu thế do giá dầu nặng thấp hơn tƣơng đối 

nhiều so với dầu nhẹ. Điều này đặt ra thách thức lớn cho các Nhà máy lọc dầu 

xây dựng trƣớc đây trong cuộc cạnh tranh. 

d. Hàm lƣợng lƣu huỳnh 

Hàm lƣợng lƣu huỳnh trong dầu thô rất khác nhau giữa các loại dầu. Hàm 

lƣợng lƣu huỳnh trong dầu thô là một trong tính chất quan trọng quyết định giá 

trị dầu thô. Do lƣu huỳnh là tạp chất có hại nên hàm lƣợng lƣu huỳnh ảnh 

hƣởng nhiều đến chất lƣợng dầu thô. Hàm lƣợng lƣu huỳnh trong dầu thô lớn 

làm giảm giá trị của dầu do phải đầu tƣ cho quá trình chế biến nhiều hơn (chủ 

yếu là các phân xƣởng xử lý) và vấn đề bảo vệ môi trƣờng gặp phải nhiều khó 

khăn khi đảm bảo hàm lƣợng các hợp chất lƣu huỳnh độc hại trong khí thải. 

Lƣu huỳnh chứa trong dầu thô không phải ở dạng đơn chất mà ở dạng các hợp 

chất (nhƣ H2S, Mercaptans, COS,...). Phƣơng pháp xử lý các tạp chất này đã 

đƣợc trình bày ở bài 4 của giáo trình này. Căn cứ vào hàm lƣợng lƣu huỳnh 

trong dầu thô mà ngƣời ta chia dầu thô thành loại dầu ngọt (Sweet Crude), dầu 
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chua (Sour Crude) và dầu trung gian giữa ngọt và chua. Dầu ngọt là các dầu có 

hàm lƣợng lƣu huỳnh không lớn hơn 0,5% khối lƣợng, còn dầu chua là dầu 

chứa hàm lƣợng lƣu huỳnh không nhỏ hơn 2,5% khối lƣợng. Dầu thô có hàm 

lƣợng lƣu huỳnh nằm trong khoảng trên là dầu trung gian (giữa ngọt và chua). 

Trong các nhà máy chế biến dầu khí, khi tổng lƣợng lƣu huỳnh thải ra môi 

trƣờng vƣợt mức cho phép (đặc biệt là khi chế biến dầu chua) thì khí chua 

(chứa hợp chất lƣu huỳnh nhƣ H2S, SO2) sẽ đƣợc đƣa tới phân xƣởng thu hồi 

lƣu huỳnh để làm sạch khí thải và thu hồi lƣu huỳnh nguyên chất nhƣ là một 

sản phẩm phụ. 

 

Hình H-5.1 –Sơ đồ thí nghiệm xây dựng đƣờng cong chƣng cất 

 

Hình H-5.2. Đƣờng cong chƣng cất điểm sôi thực 

5.2.1.2. Thành phần hoá học và phân loại dầu mỏ 

Nhƣ đã trình bày, dầu mỏ là hỗn hợp phức tạp cấu thành từ hàng ngàn 

các cấu tử khác nhau, mỗi một loại dầu có thành phần hóa học và tính chất hóa 

lý khác nhau. Tuy nhiên, về bản chất, các loại dầu đều có đặc điểm chung là 
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thành phần hydrocacbon chiếm chủ yếu (khoảng 60-90% tổng khối lƣợng), 

phần còn lại là các hợp chất chứa lƣu huỳnh, ni-tơ, ô-xy, các chất nhựa, 

asphanten và các phức cơ kim. 

a. Thành phần Hydrocacbon 

Hydrocacbons là phần chính của dầu mỏ. Các hydrocacbons này lại bao 

gồm nhiều nhóm khác nhau nhƣ: Parafins, Naphthens, Aromactics (trong dầu 

mỏ không chứa Olefins, Olefins hình thành trong quá trình chế biến) 

Nhóm Parafins 

Parafins là loại hydrocacbon phổ biến nhất trong dầu mỏ. Thành phần 

parafins đƣợc nhận dạng theo quy luật: trong phân tử hydrocacbon, các nguyên 

tử cacbon nối với nhau bằng liên kết đơn, các liên kết khác đƣợc bão hòa bằng 

nguyên tử hydro. Công thức chung cho các cấu tử thành phần nhóm parafins là 

CnH2n+2. Parafin đơn giản nhất là Metan (CH4), tiếp theo là hàng loạt các hợp 

chất nhƣ ethan, propane, butane (iso-butane và mạch thẳng), pentane,... Khi 

nguyên tử cacbon trong phân tử hydrocacbon lớn hơn ba thì một số 

hydrocacbon có các liên kết khác nhau phân tử khác nhau. Các nguyên tử 

cacbon không chỉ liên kết với nhau ở dạng mạch thẳng mà còn liên kết thành 

các mạch nhánh đơn hoặc nhánh kép tạo ra các dạng động phân có tính chất 

nhiều khi khác xa hydrocacbon khác cùng loại. Ví dụ, số octan thực nghiệm 

(MON) của n-octane chỉ là 17 trong khi đó số octane của iso-octane là 100. Số 

lƣợng cacbon trong phân tử càng nhiều thì khả năng tạo ra các dạng đồng 

phân càng lớn. Ví dụ butane có hai đồng phân, pentane có ba đồng phân, 

octane có tới mƣời bảy cấu trúc đồng phân, khi số nguyên tử cacbon tăng lên 

18 (cetane) thì số đồng phân lên tới 60533. Trong dầu thô có phân tử parafins 

chứa tới 70 nguyên tử cacbon với số đồng phân rất cao. 

Nhóm Naphthenes (Cycloparafins) 

Các parafins mạch vòng trong đó tất cả các liên kết còn lại của nguyên tử 

các bon đều đƣợc bão hoà bằng nguyên tử hydro gọi là naphthene. Có rất 

nhiều dạng naphthene tồn tại trong dầu mỏ, tuy nhiên, các naphthene có khối 

lƣợng phân tử thấp (nhƣ cyclopentane, cyclohexane) thông thƣờng không 

đƣợc xem nhƣ là những cấu tử riêng biệt, trong thực tế nhóm cấu tử này đƣợc 

phân loại bằng khoảng nhiệt độ sôi. Một số dạng cấu trúc phân tử của 

Naphthenes điển hình đƣợc trình bày dƣới đây: 
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 Cyclopentane Methyl-cyclopetane Dimethylcyclopentane 

 

 Cyclohexane 1,2 Dimethylcyclohexane Methyl-cyclohexane 

 

Decalin 

Nhóm Aromactics 

Nhóm các hợp chất aromantics có tính chất lý hoá khác rất xa các hợp 

chất parafins và naphthenes. Các hydrocacbon dạng này chứa một mạch vòng 

benzene không bão hoà nhƣng rất ổn định. Tuy các liên kết của các nguyên tử 

cacbon không bão hoà hoàn toàn nhƣng các hợp chất aromactic luôn có tính 

chất nhƣ là một hợp chất đã bão hoà các liên kết. Một số dạng điển hình của 

aromactic thƣờng gặp trong dầu đƣợc trình bày ở dƣới đây: 

 

 Benzene Toluene Ethylbenzene Ortho-xylene 

 

 Para-xylene Meta-xylene Naphthalene 

Nhóm Olefins 
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Nhƣ đã đề cập ở phần trên, về nguyên tắc, olefins không tồn tại trong dầu 

thô, tuy nhiên, trong quá trình chế biến (đặc biệt là quá trình cracking) tạo ra 

olefins. Các hợp chất olefins có cấu trúc tƣơng tự nhƣ các hợp chất parafins. 

Tuy nhiên, trong phân tử của hợp chất olefins ít nhất có hai nguyên tử cacbon 

có liên kết đôi. Công thức hoá học chung của nhóm hợp chất này là CnH2n. 

Trong chế biến dầu khí, nhóm các chất olefins là nguyên liệu quan trọng cho 

hóa dầu. 

b. Thành phần phi hydrocacbon 

Ngoài các hợp chất hydrocacbon, trong dầu mỏ còn chứa các hợp chất 

khác (còn gọi là các thành phần phi hydrocacbon). Các thành phần phi 

hydrpcacbon chủ yếu là các hợp chất của lƣu huỳnh, ni-tơ, các chất chứa ô-xy, 

kim loại và các chất nhựa, asphanten. 

Các hợp chất lƣu huỳnh 

Ngoài hydrocacbon, trong tổng lƣợng các chất phi hydrocacbon thì hợp 

chất lƣu huỳnh thƣờng chứa một tỷ lệ lớn nhất (có khi tới trên 2% khối lƣợng). 

Các hợp chất lƣu huỳnh chính chứa trong dầu mỏ và các sản phẩm là H2S, 

Mercaptan (R-S-H), Sulfure (R-S-R), Disulfure (R-S-S-R) và Thiophen (lƣu 

huỳnh trong mạch vòng). Một số dạng hợp chất Thiophen có cấu trúc phân tử 

nhƣ dƣới đây: 

 

Lƣu huỳnh có mặt trong dầu thô càng nhiều càng làm dầu xấu đi do gây 

khó khăn cho quá trình chế biến và bảo vệ môi trƣờng.  

Các chất chứa ni-tơ 

Các hợp chất chứa ni-tơ thƣờng có rất ít trong dầu mỏ và các sản phẩm 

dầu mỏ. Hàm lƣợng ni-tơ có trong dầu cao là điều không mong muốn đối với 

các nhà chế biến. Các hợp chất hữu cơ của ni-tơ gây ngộ độc xúc tác của các 

quá trình chế biến dầu khí rất mạnh và gây ra hiện tƣợng ăn mòn máy móc, 

thiết bị. Khi hàm lƣợng ni-tơ trong dầu cao hơn 0,25% khối lƣợng thì cần phải 

có yêu cầu xử lý đặc biệt trƣớc khi chế biến. Các dạng hợp chất của ni-tơ 

thƣờng gặp trong dầu là: 
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Các chất chứa ô-xy 

Các hợp chất chứa ô-xy tồn tại trong dầu thô thƣờng ở dƣới dạng axit, 

phenol, xeton, ete, este... Trong số các hợp chất chứa ô-xy thì phenol và axit là 

đáng chú ý hơn cả do các hợp chất này ảnh hƣởng đến một số quá trình công 

nghệ cũng nhƣ sức khoẻ, an toàn môi trƣờng. Các hợp chất này thƣờng tồn tại 

trong các phân đoạn có nhiệt độ sôi trung bình (Kerosene) và cao (Gas Oil). 

Dạng axit thƣờng gặp và cần xử lý là axit naphthenic (R-COOH). Một số dạng 

phenol thƣờng gặp trong dầu mỏ và các sản phẩm dầu là các loại dƣới đây: 

 

Các chất nhựa và asphantene 

Nhựa và asphantene là hợp chất của các nguyên tố C, H, O, N, S có phân 

tử lƣợng rất lớn. Cả nhựa và asphantene đều có đặc điểm chung là không tan 

trong nƣớc có tỷ trọng lớn hơn 1. Về cấu trúc phân tử, nhựa và asphantene đều 

có cấu trúc hệ vòng ngƣng tụ cao. Các hợp chất này nằm tập trung ở các phân 

đoạn nặng nhƣ cặn chƣng cất khí quyển, cặn chƣng cất chân không. Tuy 

nhiên, giữa cặn và nhựa vẫn có những đặc điểm riêng. Nhựa thƣờng có phân 

tử lƣợng thấp hơn so với asphantene. Nhựa chứa trong dầu mỏ dễ bị ôxy hoá 

để chuyển thành dạng asphantene, chính vì vậy mà asphantene có phân tử 

lƣợng cao hơn. Cả nhựa và asphanten có trong dầu thô nhiều đều không tốt do 

hiệu suất thu hồi sản phẩm nhẹ (có giá trị cao) thấp, quá trình chế biến phải đầu 

tƣ nhiều hơn. Sự có mặt của các hợp chất này còn gây ngộ độc xúc tác ảnh 

hƣởng đến hiệu suất, chất lƣợng sản phẩm của quá trình chế biến. Mặc dầu 

vậy, nếu trong dầu có hàm lƣợng nhựa và asphantene cao lại là nguyên liệu tốt 

để sản xuất nhựa đƣờng. 

Các dạng hợp chất khác 
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Ngoài các hợp chất phi hydrocacbon nêu trên, trong dầu còn chứa một 

lƣợng nƣớc nhất định. Nƣớc chứa trong dầu thô vốn dĩ tồn tại ngay trong dầu 

thô từ trong quá trình hình thành dầu và bị nhiễm bẩn trong quá trình khai thác. 

Nƣớc trong dầu thô thƣờng tồn tại ở dƣới dạng nhũ tƣơng. và hoà tan các muối 

hữu có và vô cơ làm nhiễm bẩn dầu. Vì vậy, trƣớc khi chế biến, dầu thô phải 

đƣợc tách muối và nƣớc (vấn đề này sẽ đƣợc đề cập trong phần chƣng cất dầu 

thô ở áp suất khí quyển). 

c. Phân loại dầu thô 

Có nhiều phƣơng pháp để phân loại dầu thô nhƣ căn cứ vào thành phần 

hoá học, căn cứ vào tính chất vật lý. 

Phân loại theo thành phần hoá học 

Việc phân loại dầu mỏ theo thành phần hoá học cũng tùy thuộc vào các cơ 

quan nghiên cứu dầu thô đƣa ra các tiêu chuẩn phân loại khác nhau (Viện dầu 

Hoa kỳ-API, Viện dầu mỏ Pháp- IFP, Viện dầu mỏ Nga,...). Tuy nhiên, điểm 

chung của phƣơng pháp phân loại này là căn cứ vào thành phần hoá học của 

dầu thô là parafins, naphthenic, aromactic để chia ra các loại dầu khác nhau. 

Phân loại theo bản chất vật lý 

Phƣơng pháp phân chia dầu thô theo bản chất vật lý là dựa trên tỷ trọng 

riêng của dầu thô, để chia dầu thành các dầu: nặng, dầu trung bình và dầu nhẹ. 

Thông thƣờng dầu nhẹ có tỷ trọng <0,830, dầu trung bình có tỷ trọng trong 

khoảng 0,830 tới 0,884, dầu có tỷ trọng > 0,884 đƣợc coi là dầu nặng. Trong 

thực tế tính toán công nghệ cũng nhƣ giao dịch ngƣời ta thƣờng sử dụng đơn 

vị đo độ 0API (theo tiêu chuẩn của viện dầu mỏ Hoa kỳ) thay cho tỷ trọng. Quan 

hệ giữa tỷ trọng riêng và độ 0 API đƣợc biểu thị qua biểu thức dƣới đây: 

5,131
5,141

d
APIo

 

Trong đó d là tỷ trọng riêng của dầu ở điều kiện tiêu chuẩn. 

5.2.2. Nguyên lý 

5.2.2.1. Đặt vấn đề 

Dầu thô không phải là đơn chất, hay hỗn hợp của một vài hợp chất hoá 

học mà là hỗn hợp của hàng ngàn hỗn hợp hoá học, vì vậy, việc phân chia các 

hợp chất hoá học này hay một khoảng các hợp chất này (một phân đoạn) bằng 

phƣơng pháp chƣng cất là rất phức tạp. Nguyên lý của quá trình chƣng cất 

cũng đã đƣợc đề cập ở giáo trình khác. Tuy nhiên, trong các giáo trình này mới 

chỉ đề cập đến nguyên lý chƣng cất hai cấu tử là chính. Chính vì vậy, cần thiết 

phải đề cập nguyên lý chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu do dầu thô và 
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phân đoạn có những đặc điểm riêng nhƣ gồm rất nhiều cấu tử, dễ cháy nổ. Do 

những đặc điểm riêng này mà cấu tạo của các tháp chƣng cất cũng có nhiều 

điểm khác biệt so với các tháp chƣng cất sử dụng trong các ngành công nghiệp 

khác. 

5.2.2.2. Các khái niệm 

Để hiểu đƣợc nguyên lý quá trình chƣng cất dầu mỏ và các sản phẩm dầu 

cần phải hiểu một số khái niệm đƣợc định nghĩa riêng trong công nghệ lọc hoá 

dầu. Đây cũng là các thông số công nghệ cơ bản cần đƣợc xạc định trong quá 

trình thiết kế các thiết bị chƣng cất. 

a. Điểm cắt 

Đối với các nhà công nghệ và thiết kế thiết bị chƣng cất thì điểm cắt là một 

trong những thông số công nghệ quan trọng. Các nhiệt độ mà tại đó các sản 

phẩm chƣng cất đƣợc phân chia ra thành các phân đoạn khác nhau gọi là các 

điểm cắt. Với mỗi phân đoạn (hay còn gọi là khoảng cắt), giá trị nhiệt độ mà tại 

đó sản phẩm (phân đoạn) bắt đầu sôi gọi là điểm sôi đầu (Initial Boiling Point-

IBP). Nhiệt độ mà tại đó toàn bộ (100%) sản phẩm bay hơi gọi là điểm sôi cuối 

(End Point-EP).  

Vì vậy, mỗi một sản phẩm (phân đoạn hay khoảng cắt) có hai điểm cắt là 

điểm sôi đầu và điểm sôi cuối. Nhƣ vậy, với hai phân đoạn kế tiếp nhau tại điểm 

cắt của hai phân đoạn này, điểm sôi cuối của phân đoạn nhẹ hơn cũng chính là 

điểm sôi đầu của phân đoạn nặng hơn. Ví dụ với hai phân đoạn Naphtha và 

Kerosene, điểm sôi cuối của phân đoạn Naphtha cũng là điểm sôi đầu của phân 

đoạn Kerosene. Tuy nhiên, trong thực tế, hiệu quả quá trình phân tách không 

phải lúc nào cũng đạt đúng theo lý thuyết, vì vậy mà điểm sôi cuối của phân 

đoạn nhẹ hơn và điểm sôi đầu của phân đoạn nặng kế tiếp có thể không trùng 

nhau. Ví dụ nhƣ hình H-5.3  

Khoảng chồng lấn giữa hai phân đoạn phản ánh hiệu quả của quá trình 

chƣng cất. Đây là một thông số quan trọng mà các nhà thiết kế và chế tạo phải 

bảo đảm (guarantee) cho ngƣời sử dụng. Để minh họa rõ hơn về khoảng chồng 

lấn nhiệt độ sôi đầu và nhiệt độ sôi cuối giữa các phân đoạn chƣng cất ngƣời ta 

xây dựng đƣờng công biểu thị mối quan hệ giữa nhiệt độ sôi và phần thể tích 

phân đoạn bay hơi tại nhiệt đó (không phải tổng thể tích phần bay hơi tích lũy). 

Các đƣờng công này với khoảng chồng lấn đƣợc minh họa ở hình H-5.4. Từ đồ 

thị minh họa này ta thấy rõ đƣợc khoảng chồng lấn nhiệt độ điểm sôi đầu và sôi 

cuối giữa các phân đoạn. Khoảng chồng lấn này cần đƣợc kiểm soát chặt chẽ 

trong thiết kế thiết bị chƣng cất để đảm bảo chất lƣợng của các phân đoạn. 
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Hình H-5.3 Khoảng chống lấn đƣờng cong chƣng cất hai phân đoạn kế tiếp 

nhau 

 

Hình H-5.4 Khoảng chống lấn điểm sôi đầu và điểm sôi cuối hai phân đoạn kế 

tiếp nhau 

b. Xác định điểm cắt 

Xác định điểm cắt của các phân đoạn là việc làm hết sức quan trọng của 

nhà thiết kế. Điểm cắt có ảnh hƣởng lớn tới hiệu suất thu hồi và chất lƣợng của 

các phân đoạn. Tùy theo tính chất của dầu, mục đích của nhà máy (các sản 

phẩm cần sản xuất, các loại sản phẩm cần ƣu tiên, chất lƣợng sản phẩm yêu 

cầu) mà xác định điểm cắt các phân đoạn chƣng cất cho phù hợp. Ví dụ, việc 

chọn điểm cắt giữa hai phân đoạn Naphtha nặng và Naphtha nhẹ, nếu chọn 
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nhiệt độ điểm cắt là 700C cho phép thu hồi đƣợc nhiều phân đoạn Naphtha 

nặng hơn, do vậy cho phép tăng đƣợc số Octan của xăng toàn nhà máy (do 

Naphtha nặng là nguyên liệu cho quá trình reforming). Tuy nhiên, việc chọn 

nhiệt độ cắt thấp thì trong Naphtha nặng chứa nhiều tiền tố để tạo thành 

Benzene trong quá trình reforming. Nếu nhƣ Nhà máy có sản xuất BTX 

(Benzen, Toluen, Xylene) thì lựa chọn này là phù hợp, song nếu nhƣ mục đích 

của nhà máy chỉ sản xuất nhiên liệu là chính mà lại không đƣợc đầu tƣ phân 

xƣởng đồng phân hóa Naphtha nhẹ (Isome hóa) thì hàm lƣợng benzene trong 

xăng thành phẩm thƣờng cao. Trong trƣờng hợp này, để giảm hàm lƣợng 

benzene trong xăng ngƣời ta thƣờng tăng nhiệt độ điểm cắt giữa hai phân đoạn 

Naphtha nặng và Naphtha nhẹ lên không thấp hơn 800C. 

Ngoài những ảnh hƣởng sâu xa tới các quá trình chế biến và chất lƣợng 

sản phẩm cuối cùng nhƣ ví dụ trên, việc thay đổi nhiệt độ điểm cắt ảnh hƣởng 

trực tiếp ngay đến chất lƣợng của từng phân đoạn nhƣ tỷ trọng, nhiệt độ điểm 

động đặc,... Chính vì vậy, xác định nhiệt độ điểm cắt là việc làm hết sức quan 

trọng trong quá trình thiết kế nhà máy lọc hóa dầu đi từ nguồn dầu thô. Việc xác 

định nhiệt độ điểm cắt phải đƣợc đánh giá một cách tổng thể về kinh tế kỹ thuật 

và môi trƣờng. 

 

Hình H-5.5 Nguyên lý phân tách các cấu tử có nhiệt độ sôi khác nhau 

5.2.2.3. Nguyên lý quá trình chƣng cất dầu 

a.Nguyên lý 

Nguyên lý chung 
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Phân tách các cấu tử trong dầu thô cũng dựa trên nguyên tắc sự khác 

nhau về nhiệt độ sôi của các cấu tử này trong cùng điều kiện. Tuy nhiên, có một 

điều may mắn là đa số các sản phẩm dầu khí cũng không phải là đơn chất mà 

là tập hợp của nhiều cấu tử có nhiệt độ sôi nằm trong khoảng nhất định (một 

phân đoạn), vì vậy, không phải phân tách hàng ngàn các cấu tử thành các sản 

phẩm riêng biệt (một điều không khả thi trong thực tế) mà chỉ cần tách dầu thô 

thành một số phân đoạn nhất định. Quá trình chƣng cất tách các phân đoạn 

đƣợc thực hiện trong các tháp chƣng cất. Quá trình phân tách đƣợc thực hiện 

ở các đĩa (tháp đĩa) hay ở bề mặt tiếp xúc (tháp đệm). Các cấu tử nặng có nhiệt 

chuyển pha (bay hơi hay ngƣng tụ) cao hơn so với các cấu tử nhẹ có xu hƣớng 

dễ bị ngƣng tụ hơn, khi ngƣng tụ, các cấu tử này giải phóng ra một lƣợng nhiệt 

làm các cấu tử nhẹ hơn bay hơi. Quá trình cứ tiếp diện nhƣ vậy làm cho các 

cấu tử nhẹ hơn sẽ tăng dần ở phía phần trên của tháp. Hình H-5.5 minh họa 

quá trình phân tách các cấu tử có nhiệt độ sôi khác nhau qua hiện tƣợng trao 

đổi nhiệt giữa các cấu tử trong tháp chƣng cất. 

Tuy nhiên, khác với quá trình chƣng cất hỗn hợp hai cấu tử, quá trình 

chƣng cất dầu mỏ và các sản phẩm trung gian bao gồm nhiều cấu tử và phân 

đoạn nên sản phẩm quá trình chƣng cất sẽ đƣợc lấy ra không chỉ ở đỉnh và đáy 

tháp mà còn đƣợc lấy ra ở một số vị trí thích hợp. Vấn đề này sẽ đƣợc đề cập 

sâu hơn về nguyên lý và cấu tạo tháp chƣng cất. 

Sơ đồ nguyên lý chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu khí 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, quá trình chƣng cất đều là quá trình 

liên tục. Thiết bị chƣng cất là các tháp chƣng cất (cột chƣng cất). Sơ đồ nguyên 

lý hoạt động chung của các tháp chƣng cất sử dụng trong công nghiệp chế biến 

đã đƣợc đơn giản hoá nhƣ minh họa trong hình H-5.6. Theo sơ đồ chƣng cất 

này, sản phẩm thu đƣợc không chỉ là sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy nhƣ các 

quá trình chƣng cất thông thƣờng mà còn đƣợc lấy ra ở giữa thân tháp. Các 

sản phẩm lấy ra ở thân tháp ở các đĩa có cấu tạo đặc biệt. Để thu hồi đƣợc chất 

lƣợng sản phẩm phù hợp, hỗn hợp sau khi lấy ra ở thân đƣợc đƣa vào một 

tháp sục phụ để tách phần hydrocacbon có khoảng nhiệt độ sôi nằm ngoài giới 

hạn sản phẩm định tách. Tùy theo tính chất nguyên liệu, ứng dụng cụ thể mà 

ngƣời ta thiết kế các đĩa thu hồi các sản phẩm ở giữa tháp. 
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Hình H-5.6 Nguyên lý chƣng cất trong chế dầu khí 

Quá trình hoạt động của tháp có thể tóm tắt nhƣ sau: Nguyên liệu trƣớc 

khi đƣa vào tháp đƣợc nâng tới nhiệt độ thích hợp nhờ hệ thống thiết bị trao đổi 

nhiệt và lò đốt. Tại đĩa tiếp liệu các cấu tử có nhiệt độ sôi thấp sẽ bay hơi và 

ngƣng tụ ở các đĩa phía trên tháp. Phần các cấu tử nặng hơn, có nhiệt độ sôi 

cao hơn sẽ chảy xuống phần chƣng của tháp (stripping section). Để phân tách 

các cấu tử nhẹ còn chứa trong phần nặng, ở đáy tháp thƣờng lắp đặt một thiết 

bị gia nhiệt trực tiếp hay gián tiếp tùy thuộc vào ứng dụng cụ thể.  

Để điều khiển nhiệt độ của tháp, dọc theo thân tháp ngƣời ta bố trí các 

bơm tuần hoàn để lấy pha lỏng từ trong tháp ra để làm nguội khi cần thiết, 

nhằm mục đích tách các phân đoạn nằm trong các khoảng nhiệt độ sôi phù hợp 

với điểm cắt thiết kế. Sản phẩm đỉnh sau khi ngƣng tụ đƣợc hồi lƣu một phần 

trở lại tháp nhằm điều chỉnh hoạt động của tháp phù hợp. Các sản phẩm lấy ra 

từ một tháp này có thể tiếp tục đƣợc đƣa sang tháp khác phân tách tiếp thành 

các phân đoạn nhỏ hơn hoặc tách triệt để các tạp chất. 
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b. Một số nguyên tắc cơ bản trong chƣng cất dầu mỏ 

Việc thiết kế, vận hành thiết bị chƣng cất sử dụng trong công nghiệp chế 

biến dầu khí mặc dù không còn là bản quyền nữa, tuy nhiên, vẫn còn là những 

công việc khó khăn. Một số nguyên tắc cơ bản cần đƣợc lƣu ý trong thiết kế và 

vận hành thiết bị chƣng cất đƣợc tóm tắt nhƣ sau: 

- Áp suất ảnh hƣởng tới nhiệt độ sôi của các cấu tử, áp suất càng cao 

nhiệt độ sôi của các cấu tử càng cao. 

- Trong cùng điều kiện công nghệ nhƣ nhau, nếu áp suất tháp tăng lên thì 

các sản phẩm của quá trình chƣng cất sẽ nhẹ hơn. 

- Nếu nhiệt độ nguyên liệu vào quá thấp thì lƣợng cấu tử bay hơi ở đĩa 

tiếp liệu sẽ thấp và phần không bay hơi sẽ chảy xuồng phân chƣng của 

tháp. 

- Nếu nhiệt độ đáy tháp quá thấp, sản phẩm đáy sẽ nhẹ và nhiều hơn. 

- Nếu nhiệt độ đỉnh tháp quá cao thì sản phẩm đỉnh sẽ càng nặng hơn và 

do vậy lƣợng sản phẩm càng nhiều. 

- Nhiệt độ để dầu nặng bay hơi cao hơn so với dầu nhẹ. 

- Hơi do hệ thống gia nhiệt đáy đóng vai trò quan trọng trong việc sục các 

cấu tử nhẹ chứa trong pha lỏng ở các đĩa bay hơi. Giảm nhiệt độ gia 

nhiệt đáy sẽ làm giảm lƣợng hơi trong tháp và giảm nhiệt độ của tháp. 

- Tăng nhiệt lƣợng thiết bị gia nhiệt đáy sẽ làm tăng lƣu lƣợng hơi trong 

tháp và tăng nhiệt độ ở các đĩa chƣng cất. Kết quả là các cấu tử trên 

các đĩa sẽ nặng hơn. 

- Tăng lƣợng hồi lƣu sẽ làm tăng lƣợng chất lỏng trong các đĩa. Kết quả 

là nhiệt độ đỉnh tháp sẽ giảm đi, sản phẩm đỉnh sẽ nhẹ hơn. Tuy nhiên, 

ảnh hƣởng của dòng hồi lƣu chậm hơn. 

Trong các thiết kế tháp chƣng cất sử dụng trong chế biến dầu khí hiện nay, 

để điều khiển nhiệt độ của các đĩa và do đó điều khiển đƣợc chất lƣợng sản 

phẩm chƣng cất ngƣời ta lắp đặt thêm các hệ thống bơm tuần hoàn. Các bơm 

này lấy chất lỏng từ trong tháp ra ngoài để điều chỉnh nhiệt độ rồi đƣa quay trở 

lại tháp. Trong một số thiết kế mới, phƣơng pháp truyền thống dùng dòng hồi 

lƣu để điều chỉnh nhiệt độ đỉnh tháp không còn đƣợc sử dụng trong vận hành 

bình thƣờng mà thay vào đó là sử dụng phƣơng pháp bơm tuần hoàn (đƣờng 

hồi lƣu chỉ đƣợc sử dụng trong giai đoạn khởi động thiết bị). 

5.3. CẤU TẠO VÀ NGUYÊN LÝ HOẠT ĐỘNG THIẾT BỊ CHƢNG CẤT 

Thiết bị chƣng cất sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu khí là các tháp 

chƣng cất. Trong công nghiệp chế biến, hầu nhƣ không sử dụng các quá trình 
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chƣng cất đơn giản hay chƣng gián đoạn  (các quá trình chƣng cất này đƣợc 

giới thiệu ở giáo trình ”Quá trình và thiết bị công nghệ hoá”). Trong khuôn khổ 

của bài học này chỉ giới thiệu cấu tạo và nguyên lý hoạt động của tháp chƣng 

cất (cột chƣng cất) sử dụng trong chế biến dầu khí. 

5.3.1. Phân loại 

Phân chia dạng thiết bị chƣng cất căn cứ chủ yếu vào cấu tạo chi tiết bên 

trong của tháp chƣng cất. Về cơ bản, việc phân chia tháp dựa trên cách thức, 

cấu tạo của bộ phận tạo bề mặt chuyển khối. Tháp chƣng cất đƣợc chia thành 

các loại sau: 

- Tháp chƣng cất kiểu đĩa; 

- Tháp chƣng cất kiểu đệm. 

Tùy theo cấu tạo cụ thể mà các dạng này lại chia thành nhiều dạng khác 

nhau nhƣ tháp đĩa chóp, tháp đĩa lƣới, tháp đệm có cấu trúc đồng nhất, tháp 

đệm có cấu trúc không đồng nhất. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động cụ thể của 

các loại tháp này sẽ đƣợc đề cập ở các phần dƣới đây của bài học này. 

5.3.2. Cấu tạo tháp chƣng cất 

5.3.2.1. Tháp đĩa 

a. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động chung 

Cấu tạo chung 

Tháp chƣng cất dạng đĩa là một cột hình trụ thẳng đứng bên trong lắp các 

đĩa trao đổi chất và trao đổi nhiệt. Mỗi đĩa là một bậc chuyển khối thực tế. Có 

nhiều dạng tháp đĩa nhƣng tất cả có đặc điểm chung là quá trình chuyển khối 

đƣợc thực hiện trên các đĩa lắp trong tháp. Cấu tạo chung của tháp chƣng cất 

kiểu đĩa với các dạng đĩa khác nhau đƣợc minh họa trong hình H-5.7. Tháp 

chƣng cất đứng về mặt công nghệ đƣợc chia làm hai phần: đoạn chƣng và 

đoạn luyện. Đoạn chƣng tính từ đĩa tiếp liệu tới đáy tháp. Đoạn luyện từ đĩa tiếp 

liệu tới đĩa trên cùng. Đứng về mặt cơ khí, tháp chƣng cất bao gồm các bộ 

phận chính: Vỏ tháp, đĩa chƣng cất, các ống chảy truyền. 

Nguyên lý hoạt động 

Nguyên tắc hoạt động chung của tháp đĩa là tạo ra trên bề mặt đĩa một lớp 

chất lỏng để cho pha hơi đi từ phía dƣới lên. Khi pha hơi và pha lỏng tiếp xúc 

nhau trên đĩa các quá trình trao đổi nhiệt và trao đổi chất diễn ra. Các cấu tử dễ 

bay hơi hơn sẽ tách ra khỏi pha lỏng chuyển vào pha hơi trên bề mặt của đĩa, 

còn các cấu tử có nhiệt độ sôi cao hơn sẽ ngƣng tụ lại hoặc giữ nguyên ở trạng 

thái lỏng và chảy xuống đĩa phía dƣới (theo ống chảy truyền hay qua các lỗ trên 

đĩa tùy thuộc vào kết cấu). 
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Hình H-5.7- Cấu tạo chung thiáp chƣng cất dạng đĩa (mặt cắt ngang) 

Trên các đĩa, ngƣời ta đục các lỗ và mỗi lỗ này đƣợc lắp một chi tiết gọi là 

chóp. Mục đích của chi tiết này là tạo ra các bong bóng hơi đi xuyên qua lớp 

chất lỏng ở phía trên của đĩa. Việc tạo các bọt bong bóng đi qua lớp chất lỏng 

là một giai đoạn quan trọng trong quá trình trao đổi nhiệt và chuyển khối giữa 

các pha và giữa các cấu tử. Trong quá trình chuyển động, pha khí trong bong 

bóng có nhiệt độ cao sẽ truyền nhiệt cho pha lỏng qua bề mặt phân chia pha 

(mặt của các bong bóng). Kết quả là nhiệt độ của bong bóng sẽ giảm đi một 

chút và do đó một số hydrocacbon ở pha hơi trong bong bóng sẽ ngƣng tụ 

chuyển từ trạng thái hơi sang trạng thái lỏng. Trong khi một số hydrocacbon 

trong pha hơi ngƣng tụ thì một số hydrocacbon nhẹ chứa trong pha lỏng lại 
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chuyển từ trạng thái lỏng sang trạng thái hơi. Hơi hydrocacbon sau khi đi qua 

lớp chất lỏng trên mặt đĩa, một phần hydrocacbon nặng sẽ bị rơi lại trong chất 

lỏng và phần còn lại di chuyển lên đĩa phía trên. Quá trình cứ nhƣ vậy tiếp diễn 

và pha hơi có thành phần hydrocacbon ngày càng nhẹ đi cho tới đĩa cuối cùng 

trên đỉnh tháp chỉ còn lại các hydrocacbon rất nhẹ. Phần hydrocacbon này sẽ 

đƣợc ngƣng tụ ở thiết bị ngƣng tụ phía ngoài tháp và đƣợc hồi lƣu một phần 

trở lại tháp. Do quá trình ngƣng tụ của hơi trên mặt đĩa tích tụ dần lại ngƣời ta 

phải thiết kế một đƣờng ống dẫn chất lỏng xuống đĩa ở phía dƣới. Ống này 

đƣợc gọi là ống chảy truyền. 

Trong quá trình luân chuyển giữa pha lỏng và pha hơi, một số cấu tử bay 

hơi từ một đĩa ở phía dƣới lên trên rồi lại ngƣng tụ thành pha lỏng rồi chảy 

ngƣợc lại qua ống chảy truyền qua một số đĩa. Vòng tuần hoàn này có thể lặp 

lại một vài lần và nhờ đó các phân đoạn hydrocacbon đƣợc tách ra. Để tách 

các phân đoạn ra ở giữa thân tháp ngƣời ta thiết kế một số đĩa đặc biệt để đƣa 

các phân đoạn này ra ngoài tháp. Tổng lƣợng lỏng rút ra ở thân tháp, đáy và 

đỉnh tháp phải cân bằng với lƣợng nguyên liệu đƣa vào để đảm bảo tháp làm 

việc ổn định. Nguyên lý quá trình phân tách các cấu tử trong tháp đƣợc minh 

họa trong hình H-5.8.  

b. Cấu tạo một số bộ phận 

Trong cùng điều kiện nhƣ nhau, hiệu quả làm việc của tháp chƣng cất phụ 

thuộc chủ yếu vào kết cấu và nguyên tắc hoạt động của các chi tiết bên trong: 

chóp tạo bong bóng, kết cấu đĩa, ống chảy truyền,... Cấu tạo các bộ phận bên 

trong của tháp đƣợc minh họa bằng hình ảnh trong hình H-5.9. 

 

Hình H-5.8- Nguyên lý quá trình chuyển khối trong tháp 
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Hình H-5.9- Cấu tạo các chi tiết bên trong tháp 

Cấu tạo của chi tiết một số bộ phận này sẽ đƣợc trình bày dƣới đây.  

Các dạng đĩa và cấu tạo 

Trong tháp dạng đĩa, theo cấu tạo của bộ phận tạo bong bóng mà tháp 

chƣng cất dạng đĩa lại đƣợc phân chia ra thành nhiều dạng tháp khác nhau 

nhƣ: tháp đĩa lỗ, tháp đĩa chóp, tháp đĩa van,... Các dạng tháp truyền thống 

đƣợc sử dụng trƣớc đây là đĩa chóp. Trong những năm gần đây do yêu cầu về 

hiệu quả quá trình chƣng cất và giảm giá thành chế tạo, nhiều dạng đĩa mới đã 

đƣợc nghiên cứu và phát triển đƣa vào sử dụng nhƣ các dạng đĩa van, đĩa 

Ballast, Flexible,... 

Đĩa chóp dần đƣợc thay thế bằng các loại đĩa có cấu tạo đơn giản, nhẹ 

hơn và tƣơng ứng là rẻ tiền hơn nhƣ các dạng đĩa van, đĩa lỗ,...Tuy nhiên, mỗi 

loại đĩa đều có những ƣu, nhƣợc điểm nhất định. Không có loại đĩa nào hoàn 

toàn tốt hoặc hoàn toàn xấu. Mặt khác mỗi một dạng đĩa có ứng dụng đối với 

một loại nguyên liệu nhất định. Ví dụ đĩa chóp mặc dù có cấu tạo phức tạp giá 

thành cao, hiệu quả quá trình chuyển khối không phải cao nhất nhƣng có thể 

dùng đƣợc hầu hết trong các ứng dụng. Loại đĩa van cấu tạo đơn giản hiệu quả 

cao, tuy nhiên, do có bộ phận chuyển động, vì vậy đôi lúc xảy ra hiện tƣợng kẹt 

làm ảnh hƣởng đến hiệu quả hoạt động của tháp. Tháp đĩa lỗ có cấu tạo đơn 

giản (với kích thƣớc lỗ trong khoảng từ 3mm-15mm), tuy nhiên, loại tháp này 

vẫn xảy ra hiện tƣợng pha lỏng chảy trực tiếp qua các lỗ trên đĩa làm tắc nghẽn 

dòng hơi hoặc làm giảm lƣu lƣợng hơi từ dƣới đi lên và do vậy làm giảm hiệu 

quả hoạt động của tháp. Trong thực tế, việc lựa chọn loại đĩa nào cho tháp 

chƣng cất phụ thuộc vào nhiều yếu tố nhƣ bản chất của nguyên liệu chế biến, 

hiệu quả phân tách và yêu cầu về tổn thất áp suất trong tháp. 



 
249 

Đĩa chóp 

Đĩa chóp là loại đĩa truyền thống sử dụng rộng rãi trong công nghiệp chế 

biến dầu khí cũng nhƣ trong các ngành công nghiệp khác. Đĩa chóp có ƣu điểm 

là khoảng ứng dụng rộng rãi từ chƣng cất dầu thô tới các phân đoạn khác. Đĩa 

chóp có khả năng hoạt động ổn định với các thay đổi của lƣu lƣợng dòng 

lỏng/hơi trong tháp. Tuy nhiên, dạng đĩa này cấu tạo phức tạp nhiều chi tiết 

nặng nề do đó kéo theo giá thành cao. Cấu tạo điển hình và nguyên lý hoạt 

động của đĩa chóp đƣợc minh họa trong hình vẽ H-5.10. Với cấu tạo này, nếu 

tăng diện tích bề mặt tiếp xúc pha lỏng-hơi thì cũng phải tăng tiết diện của ống 

chảy truyền một cách tƣơng ứng để đảm bảo cân bằng lƣợng lỏng, hơi vào ra, 

bay hơi-ngƣng tụ. Trong nhƣng năm gần đây, các nhà bản quyền về các dạng 

đĩa chƣng cất đã có nhiều cải tiến về kết cấu của đĩa chóp tuy nhiên dạng đĩa 

này vẫn đắt cho với các dạng đĩa khác. Chính vì vậy mà trong công nghiệp chế 

biến dầu khí, các quá trình yêu cầu có hiệu suất quá quá trình cao với chi phí 

đầu tƣ hợp lý thì các dạng đĩa khác ngày càng đƣợc sử dụng nhiều để thay thế 

đĩa chóp. 

 

Hình H-5.10- Cấu tạo tháp đĩa chóp 

Đĩa chóp là dạng đĩa tƣơng đối thông dụng và cũng đã đƣợc giới thiệu ở 

giáo trình khác, vì vậy, trong khuôn khổ của giáo trình này không đi sâu thêm 

chi tiết cấu tạo của chóp. 

Đĩa van 

Đĩa van là dạng đĩa chƣng cất tƣơng tự nhƣ loại đĩa chóp, tuy nhiên, tại 

các vị trí lắp chóp đƣợc thay thế bằng chi tiết có thể đóng mở lỗ hơi ở các mức 

độ khác nhau. Có rất nhiều loại van đĩa, tuy nhiên, nguyên lý hoạt động chung 

của loại van đĩa là các van sẽ đóng mở ở một ví trí tùy thuộc vào lƣu lƣợng của 

dòng hơi từ dƣới lên. Nhờ nguyên tắc hoạt động này mà tháp hoạt động tƣơng 

đối ổn định hạn chế hiện tƣợng lỏng kéo theo dòng hơi do tốc độ quá lớn hoặc 

hiện tƣợng sặc tháp. Nguyên lý hoạt động và cấu tạo chung điển hình của một 

van đĩa đƣợc minh họa trong hình H-5.11 và cấu tạo của một vài dạng đĩa van 
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điển hình khác đƣợc mô tả trong hình H-5.12. Một số đặc điểm chính của đĩa 

van: 

- Có khả năng hoạt động ở khoảng rộng chế độ hoạt động của tháp. Loại 

đĩa này đặc biệt đƣợc đánh giá cao nhờ khả năng duy trì đƣợc hiệu quả 

làm việc ngay cả khi hoạt động ở dƣới công suất thiết kế (trong chế 

biến dầu khí việc đảm bảo hoạt động ở mức dƣới công suất là yêu cầu 

bắt buộc để đảm bảo hoạt động linh động của nhà máy, đặc biệt là 

trong giai đoạn khởi động và khi gặp sự cố). 

- Lớp chất lỏng phía trên đĩa ổn định, vậy hạn chế hiện tƣợng kéo theo 

lỏng lên đĩa phía trên làm ảnh hƣởng đến hiệu quả quá trình phân tách. 

- Năng lƣợng dòng hơi đi qua van đƣợc sử dụng một cách có hiệu quả 

để cải thiện quá trình tiếp xúc lỏng-hơi. 

- Trở lực cục bộ do các van gây ra cho dòng chảy pha lỏng trên đĩa 

không quá lớn (thậm chí không còn đáng kể khi pha hơi chỉ ở mức 20% 

thiết kế), vì vậy, mà độ chênh bề mặt chất lỏng giữa các phần của đĩa 

đƣợc giảm thiểu. Nhờ đặc điểm này mà hiệu quả làm việc của các vùng 

trong đĩa đồng đều. 

- Dù chế biến bất cứ nguyên liệu nào thì toàn bộ đĩa đƣợc sử dụng do 

vậy chỉ một phần nhỏ vùng chết có thể xuất hiện. 

- Kiểu đĩa này có kết cấu vững chắc, nhẹ và không đắt. 

- Thiết kế và vận hành loại đĩa này đơn giản, vì vậy, sai sót xảy ra không 

lớn hoặc những ảnh hƣởng từ các sai sót này không quá nghiêm trọng. 

 Hình H-5.11A- Van ở trạng thái đóng 

 

Hình H-5.11B- Van ở trạng thái mở một 

phần 

 

Hình H-5.11C- Van ở trạng thái mở hoàn toàn 
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Hình H-5.12- Hình dạng một số dạng đĩa van 

 

Hình H-5.13- Hình ảnh kết cấu tổng thể của đĩa van lắp đặt trong tháp chƣng 

cất 

Dạng đĩa đặc biệt (Ballast và Flexi) 

Kết cấu của một số dạng đĩa này nhƣ mô tả trong hình H-5.14. Về nguyên 

tắc, các dạng đĩa này là dạng cải tiến van đĩa. Độ mở của van dạng này đƣợc 

điều chỉnh tự động phù hợp với tốc độ dòng khí và hơi trong tháp. Độ nghiêng 

của lớp chất lỏng chảy trên đĩa cũng thấp hơn so với van đĩa, vì vậy mà có thể 

cho phép tăng lƣu lƣợng dòng khí và hơi trong tháp tới 20-30%. Với kết cấu 

đặc biệt, đĩa chƣng luyện dạng này cho phép tháp hoạt động rất ổn định, thậm 

chí ở lƣu lƣợng dòng khí/hơi thấp. Một số đặc điểm chính của dạng địa này là: 

- Tổn thát áp suất là rất nhỏ, do vậy, tổng tổn thất áp suất trong tháp nhỏ 

phù hợp với quá trình chƣng cất chân không. 

- Có thể hoạt động thích hợp với công suất cao hơn nhiều so với đĩa van; 

- Có khả năng phân tách các cấu tử tốt nhờ tạo điều kiện chuyển khối tốt 

và sự hoạt động ổn định. 

- Hiệu quả hoạt động cao ở công suất thấp đảm bảo giảm thiểu tối đa 

lƣợng sản phẩm không đạt chất lƣợng trong giai đoạn khởi động tháp. 

- Độ linh động cao cho phép hoạt động trong khoảng rộng công suất chế 

biến với tiêu thụ năng lƣợng ở mức tối thiểu. 

- Hoạt động với hiệu suất cao ngay ở cả điều kiện 5-10% dƣới giới hạn 

tháp bắt đầu xảy ra hiện tƣợng sặc, nhờ vậy mà có thể tăng công suất 
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hiệu dụng của tháp, cho phép tận dụng một cách hiệu quả tháp chƣng 

cất và các thiết bị phụ. 

- Hiệu suất hoạt động cao ở điều kiện công suất trung bình cho phép cải 

thiện đƣợc chất lƣợng sản phẩm, giảm đƣợc tỷ lệ hồi lƣu và do đó cho 

phép giảm đƣợc năng lƣợng, phụ trợ tiêu thụ hoặc giảm đƣợc số lƣợng 

đĩa trong tháp. 

- Thiết kế cơ khí của các phần tai, chân móc (bộ phận định hƣớng cho bộ 

phận chuyển động của van) gần nhƣ loại bỏ hoàn toàn hiện tƣợng kẹt 

của bộ phận chuyển động. Thời gian ngừng tháp giảm đáng kể do khả 

năng thu hồi chất lỏng nhanh. 

 

 

Hình H-5.13 Cấu tạo một số dạng đĩa ballast và flexi 

 

Hình H-5.14. Hình ảnh kết cấu tổng thể đĩa ballast lắp đặt trong tháp chƣng cất 

Ống chảy truyền và các sơ đồ kết cấu đĩa chƣng 

Ngoài kiểu kết cấu bộ phận tạo bề mặt tiếp xúc pha (các chóp, van tạo 

bong bóng), sơ đồ bố trí một đĩa chƣng có ảnh hƣởng nhiều tới hiệu quả hoạt 

động của tháp. Sơ đồ bố trí của tháp chủ yếu phụ thuộc vào cách thức bố trí 

các dòng chảy trên bề mặt của các đĩa. Cách thức bố trí các dòng chảy trên đĩa 

có liên quan đến số lƣợng các ống chảy truyền. Trong tháp chƣng cất, ống 

chảy tryền có nhiệm vụ đƣa chất lỏng ở đĩa phía trên xuống đĩa phía dƣới và 
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không cho phép pha hơi đi qua ống này. Việc bố trí các ống chảy truyền có ý 

nghĩa quan trọng đối với hoạt động của tháp mặc dù không phải là một bộ phận 

tạo ra tiếp xúc pha. Việc bố trí số ống chảy truyền, kết cấu ống chảy truyền ảnh 

hƣởng tới số dòng chảy trên đĩa chƣng, diện tích bề mặt hiệu dụng của đĩa do 

đó ảnh hƣởng gián tiếp tới hiệu suất và kích thƣớc của tháp chƣng cất. 

Sơ đồ bố trí đĩa chƣng cất và ống chảy truyền 

Trong thực tế, tùy thuộc vào tính chất nguyên liệu chế biến, công suất chế 

biến mà kích thƣớc của tháp sẽ đƣợc thiết kế khác nhau để đáp ứng yêu cầu. 

Với các tháp chƣng cất có kích thƣớc nhỏ thì có thể chỉ có một dòng chảy của 

chất lỏng trên mặt đĩa. Tuy nhiên, với các tháp chƣng cất có kích thƣớc lớn thì 

việc bố trí dòng chảy trên mặt đĩa là vấn đề quan trọng và có ảnh hƣởng nhiều 

tới hoạt động của tháp và hiệu quả chƣng cất. Đƣờng kính tháp chƣng càng 

lớn thì hiệu suất làm việc giữa các vùng trên đĩa càng khác nhau nếu nhƣ việc 

phân bố dòng chảy không tốt. Việc phân bố dòng chảy trên đĩa không tốt dẫn 

đến sự khác nhau về mức chất lỏng (độ nghiêng chất lỏng trên đĩa càng lớn 

nếu kích thƣớc đĩa càng lớn) và sự đồng nhất của thành phần chất lỏng trên 

đĩa. Để giải quyết vấn đề này, các nhà thiết kế đƣa ra nhiều kiểu phân bố dòng 

chảy trên mặt đĩa khác nhau tùy theo điều kiện cụ thể (kích thƣớc tháp, nguyên 

liệu chế biến,...) nhằm hạn chế tối đa sự khác biệt giữa các vùng trên mặt đĩa. 

Việc bố trí các chi tiết trên mặt đĩa thích hợp cho phép nâng cao hiệu quả phân 

tách. Hiệu suất sử dụng diện tích cao cho phép giảm đƣợc kích thƣớc thiết bị 

và số lƣợng đĩa trong tháp chƣng cất và đảm bảo đƣợc sự hoạt động linh hoạt 

của tháp. Một số cách bố trí đĩa chƣng cất đƣợc mô tả trong hình vẽ H-5.15 và 

minh họa bằng hình ảnh trong hình H-5.16, H-5.17. 

 

A-kiểu dòng chảy đơn trên đĩa 
 

B-kiểu hai dòng chảy trên đĩa 
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C-kiểu ba dòng chảy trên đĩa 

 

Dkiểu bốn dòng chảy trên đĩa 

Hình H-5.15. Một số kiểu bố trí đĩa và các ống chảy truyền 

 

Hình H-5.16. Hình minh hoạ sơ đồ bố trí đĩa chƣng kiểu dòng chảy đơn 

 

Hình h -5.17. Hình minh hoạ sơ đồ bố trí đĩa chƣng kiểu nhiều dòng chảy 

Từ các hình vẽ cho thấy: có rất nhiều cách bố trí dòng chảy chất lỏng trên 

mặt đĩa, từ một dòng chảy đơn cho tới 3, 4, 5, 6 dòng chảy của chất lỏng trên 

mặt đĩa. Tƣơng ứng với mỗi kiểu dòng chảy của chất lỏng trên mặt đĩa có một 

sơ đồ bố trí đĩa và các ống chảy truyền khác nhau. Trong thiết kế truyền thống 

trƣớc đây, phần mặt đĩa phía dƣới ống chảy truyền thƣờng là phần đĩa chết 
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không lắp đặt chóp hoặc van dẫn đến giảm hiệu suất sử dụng diện tích đĩa. Để 

tăng diện tích sử dụng hữu ích của đĩa và của toàn tháp, một số thiết kế hiện 

nay trong công nghiệp chế biến dầu khí, phần diện tích dƣới các ống chảy 

truyền cũng đƣợc sử dụng với một kết cấu đặc biệt nhƣ minh họa trong hình H-

5.18. 

 

Hình H-5.18. Sơ đồ bố trí đĩa chƣng phần dƣới ống chảy tryền 

Cấu tạo và hình dạng một số loại ống chảy truyền 

Ống chảy truyền với chức năng vận chuyển chất lỏng từ đĩa phía trên 

xuống đĩa phía dƣới, tuy nhiên, nếu các ống chảy truyền không đƣợc thiết kế 

thích hợp về kích thƣớc, hình dạng sẽ ảnh hƣởng đến hoạt động bình thƣờng 

của tháp chƣng và hiệu quả sử dụng diện tích bề mặt đĩa chƣng. Nếu kích 

thƣớc của ống chảy truyền không thích hợp sẽ dẫn đến hiện tƣợng chất lỏng 

không chảy kịp gây hiện tƣợng sặc tháp hoặc lƣợng chất lỏng trong ống không 

đủ làm ống chảy truyền trở thành đƣờng đi tắt của hơi. Tất cả các hiện tƣợng 

này đều dẫn tới sự hoạt động không bình thƣờng của tháp chƣng cất. Tùy theo 

quan điểm thiết kế, nguyên liệu chế biến, vị trí lắp đặt, công suất của tháp 

chƣng,... mà ống chảy truyền có hình dạng và cấu tạo khác nhau. Hình dạng và 

cấu tạo của một số dạng ống chảy truyền đƣợc sử dụng rộng rãi trong công 

nghiệp chế biến dầu khí đƣợc mô tả khải quát trong các hình vẽ H-5.19. 

Từng dạng ống chảy truyền có ứng dụng ở vị trí và loại đĩa nhất định. Các 

dạng ống chảy truyền mô tả trong các hình H-5.19A, B, C, E, F G, H thích hợp 

cho vị trí ống chảy truyền ở cạnh thân tháp và thƣờng tháp có công suất chế 

biến lớn. Dạng ống chảy truyền này có dạng hình máng (nhiều khi còn gọi tên 

khác là máng chảy truyền). Các ống chảy truyền có tiết diện hình ống tròn (hình 

H-5.19D) thƣờng dùng cho tháp chƣng cất có công suất không lớn lắm và chỉ 

có một dòng chảy đơn trên mặt đĩa. Dạng ống chảy truyền có tiết diện tròn, hình 



 
256 

ống có thể dùng cho tháp có công suất lớn bằng cách sử dụng nhiều ống, tuy 

nhiên, giải pháp này phức tạp và hiệu quả sử dụng diện tích đĩa chƣng cất thấp. 

Một số dạng ống chảy truyền chỉ áp dụng ở một số đĩa ở vị trí đặc biệt. Ví dụ, 

hình dạng và kết cấu ống chảy truyền mô tả trong các hình H-5.19K, L chỉ dùng 

cho các đĩa chƣng cuối cùng gần đáy tháp, ống chảy truyền có kết cấu nhƣ mô 

tả trong hình H-5.19I chỉ áp dụng cho các đĩa mà ở vị trí đó, một phân đoạn 

đƣợc rút ra ở giữa tháp để lấy sản phẩm hoặc để điều chỉnh hoạt động của 

tháp. Các ống chảy truyền dạng máng hộp (hình H-5.19 J) thƣờng sử dụng ở 

các vị trí giữa đĩa chƣng cất. Hình dạng của một số dạng ống chảy truyền và sơ 

đồ bố trí một đĩa chƣng với các ống chảy truyền đƣợc minh họa trong hình H-

5.20.  

 

A-ống chảy truyền Hình cong đều 

 

B-ống chảy truyền với kết cấu tấm 

chảy tràn riêng biệt 

 

C-ống chảy truyền hình cong không đều 
 

D-ống chảy truyền hình ống tròn 
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E-ống chảy truyền tấm chắn nghiêng 

 

F-ống chảy truyền tấm chắn thẳng 

 

G-ống chảy truyền tấm chắn bậc thang 

 

H-ống chảy truyền có đĩa bít kín 

 

I-ống chảy truyền có đĩa thu gom chất 

lỏng lấy ra ngoài 

 

J-ống chảy truyền dạng máng hộp 

 

K-ống chảy truyền cạnh từ bộ phận thu 

gom chất lỏng 

 

L-ống chảy truyền trung tâm từ bộ 

phận thu gom chất lỏng 

Hình H-5.19. Hình dạng và cấu tạo một số ống chảy truyền trong thực tế 
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Hình H-5.20. Hình ảnh một số dạng ống chảy truyền và sơ đồ bố trí đĩa 

Việc thiết kế đĩa chƣng cất có nhiều phƣơng pháp, tuy nhiên, việc phân 

chia dòng chảy trên đĩa và số ống chảy truyền thƣờng dựa trên nguyên tắc tổng 

diện tích ống chảy truyền theo yêu cầu đƣợc phân chia ra nhiều ống khác nhau 

(đĩa có đƣờng kính lớn đƣợc chia ra nhiều dòng chảy), dựa trên lƣu lƣợng chất 

lỏng chảy và diện tích hoạt động của vùng chất lỏng chảy qua. Diện tích vùng 

hoạt động trên mỗi dòng chảy thƣờng đƣợc phân bố sao cho cân bằng nhau, 

do vậy chiều dài của vách chảy tràn cũng phải đƣợc điều chỉnh tƣơng ứng để 

tốc độ dòng chảy qua cửa chảy tràn ở mọi ống chảy truyền là nhƣ nhau. Việc 

khống chế tốc độ chất lỏng ở các cửa chảy tràn giống nhau nhằm đảm bảo 

mức chất lỏng ở các vùng trong đĩa tƣơng đối đồng nhất nhờ đó hiệu quả hoạt 

động của các vùng trên đĩa chƣng là tƣơng đối giống nhau. 

Vỏ tháp 

Vỏ tháp là một trụ tròn đƣợc chế tạo từ thép cacbon phía trong đƣợc tráng 

hợp kim chống ăn mòn (tùy thuộc vào nguyên liệu chế biến). Vỏ có chức năng 

chính là tạo kết cấu cơ khí để lắp đặt đĩa chƣng cất và các phụ kiện bên trong. 

Ngoài ra, vỏ tháp còn có chức năng tạo không gian riêng biệt với môi trƣờng 

bên ngoài, điều này đặc biệt quan trọng đối với quá trình chƣng cất dầu thô và 

các sản phẩm do khả năng cháy nổ cao. Khác với tháp sử dụng trong các 

ngành công nghiệp khác, vỏ tháp chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu khí 

thƣờng đƣợc hàn kín, hạn chế tối đa các mối nối bằng bích nhằm tránh hiện 

tƣợng rò rỉ. Dọc theo thân tháp, ngƣới ta bố trí các cửa ngƣời phục vụ cho công 

tác lắp đặt, bảo dƣõng thiết bị. 
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Các thiết bị phụ 

Tháp chƣng cất ngoài cột chƣng cất ra, để hoạt động đƣợc cần một số các 

thiết bị hỗ trợ nhƣ thiết bị gia nhiệt nguyên liệu trƣớc khi đua vào tháp chƣng 

cất, thiết bị gia nhiệt đáy và thiết bị ngƣng tụ sản phẩm đỉnh. 

5.3.2.2. Tháp đệm 

a. Giới thiệu 

Ngoài dạng tháp đĩa, trong chế biến dầu khí ngƣời ta còn sử dụng dạng 

tháp đệm. Tháp đệm có một số ƣu điểm nổi bật so với tháp đĩa trong một số 

ứng dụng. Nhờ tổn thất áp suất thấp, hiệu suất chuyển khối cao hơn so tháp 

đĩa truyền thống mà dạng tháp này đƣợc sử dụng chủ yếu trong chƣng cất 

chân không và áp suất thấp. Những nghiên cứu gần đây đã khắc phục đƣợc 

một số nhƣợc điểm của các loại đệm truyền thống về hiện tƣợng thấm ƣớt 

không đều lớp đệm, khuynh hƣớng phân bố dòng chất lỏng không đều trong 

tháp, do vậy mà các tháp đệm ngày càng đƣợc sử dụng nhiều hơn trong công 

nghiệp chế biến dầu khí. 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động chung 

Nguyên lý hoạt động 

Tháp đệm hoạt động dựa trên nguyên lý bay hơi và ngƣng tụ liên tục của 

các cấu tử dạng lỏng thấm ƣớt trên bề mặt vật rắn.Trong quá trình bay hơi và 

ngƣng tụ liên tục này, các cấu tử có nhiệt độ bay hơi thấp hơn sẽ đi lên phía 

trên đỉnh tháp chƣng cất còn các cấu tử có nhiệt độ bay hơi cao hơn sẽ tách ra 

dần ở phần dƣới tháp. Để tăng cƣờng bề mặt chuyển khối, đệm đƣợc chế tạo 

theo những kết cấu đặc biệt. Có hai dạng đệm là dạng đệm có kết cấu theo quy 

luật (structured packing) và dạng đệm sắp xếp hỗn độn không theo quy luật 

(random packing). Cấu tạo của đệm là nhân tố quyết định hiệu quả hoạt động 

của tháp. Cấu tạo của các loại đệm sẽ đƣợc giới thiệu ở một mục riêng của bài 

học này. 

Cấu tạo chung 

Tháp đệm điển hình có cấu tạo nhƣ mô tả trong hình H-5.21. Về hình thức 

bên ngoài và kết cấu cơ khí, các đƣờng vào ra tháp đệm cũng có cấu tạo nhƣ 

tháp chƣng cất dạng đĩa, chỉ khác nhau về kết cấu các chi tiết bên trong tháp. 

Về mặt công nghệ, tháp chƣng cất dạng đệm cũng chia thành đoạn chƣng và 

đoạn luyện. Đoạn chƣng từ đáy tháp tới vị trí tiếp nguyên liệu, đoạn luyện từ vị 

trí tiếp liệu tới mặt trên cùng của đệm. Một tháp đệm điển hình bao gồm các bộ 

phận chính sau: 

- Vỏ tháp; 
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- Các lớp đệm; 

- Bộ phận phân phối chất lỏng; 

- Bộ phận thu gom chất lỏng; 

- Các chi tiết đỡ đệm; 

- Các thiết bị phụ: Thiết bị ngƣng tụ, gia nhiệt đáy. 

Cấu tạo chi tiết của các chi tiết quan trọng của tháp đệm sẽ đƣợc trình bày 

trong các mục dƣới đây. 

c. Cấu tạo một số bộ phận của tháp đệm 

Lớp đệm 

 

Hình H-5.21. Cấu tạo chung tháp chƣng cất dạng đệm 

Các loại đệm trƣớc đây thƣờng gặp phải một số trở ngại trong ứng dụng là 

hiện tƣợng thấm ƣớt chất lỏng và phân bố dòng chảy không đều trong tháp dẫn 

đến hiệu suất chuyển khối thấp. Tuy nhiên, trong những năm gần đây các dạng 

đệm đƣợc các nhà bản quyền (Koch-Glitsch, Sulzer, Norton) nghiên cứu phát 
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triển nhằm đáp ứng đƣợc các yêu cầu của thực tế về các tiêu chí: nâng cao 

hiệu suất quá trình chuyển khối, hạ giá thành chế tạo, chịu đƣợc môi trƣờng 

làm việc khắc nghiệt, dễ bảo dƣỡng, kết cấu nhẹ,... Nhờ khuynh hƣớng phát 

triển này mà các loại đệm mới đƣợc đƣa ra sử dụng không chỉ đƣợc cải thiện 

về kết cấu để nâng cao hiệu suất quá trình chuyển khối mà còn đƣợc thay thế 

bằng các loại vật liệu mới phù hợp với các ứng dụng cụ thể và đặc biệt là cho 

phép giảm đƣợc giá thành đệm. Hiện nay, trong thực tế ngƣời ta sử dụng hai 

loại đệm chính: loại đệm có kết cấu, và loại đệm xếp hỗn độn. Cấu tạo của từng 

dạng này sẽ đƣợc trình bày ở các phần dƣới đây. 

Đệm có kết cấu 

Đệm có kết cầu đƣợc sử dụng rộng rãi trong chế biến dầu khí đặc biệt là 

quá trình chƣng cất chân không và ở áp suất thấp. Loại đệm này thƣờng đƣợc 

chế tạo thành từng khối, các tấm mỏng (sau đó cuộn thành lớp) hoặc đƣợc chế 

tạo chuyên biệt theo đƣờng kính của tháp. 

 

Hình H-5.22A. Đệm kim loại lá sản 

xuất theo đƣờng kính tháp 

 

Hình H-5.22B. Dạng đệm tấm lƣới 

Đệm dạng có kết cấu điển hình thƣờng có cấu trúc hình học gồm nhiều 

tấm rất mỏng (thƣờng là tấm kim loại) đƣợc dập nhăn, sắp xếp theo trật tự 

song song nhau với kích thƣớc và hình dáng phù hợp với kích thƣớc và hình 

dạng của tháp chƣng cất. Để đơn giản cho quá trình chế tạo và đặc biệt là để 

chất lỏng và hơi trong đệm đƣợc đồng đều, bề dầy của từng lớp đệm này đƣợc 

hạn chế ở mức thích hợp. Khi các lớp đệm này đƣợc xếp vào trong tháp, các 

lớp kế tiếp nhau có chiều nghiêng với nhau 900C. Mục đích của việc thay đổi 

chiều nghiêng của các lớp đệm là nhằm mục đích phân bổ lại hƣớng chuyển 

động của các dòng chất lỏng và hơi trong tháp cho đồng đều cũng nhƣ tăng 

cƣờng tiếp xúc các pha lỏng /hơi. Trong từng lớp đệm cũng phân thành hai 

hƣớng dòng chuyển động khác nhau. Nguyên lý hoạt động chung của dạng 

đệm này đƣợc minh họa trong hình H-5.23. Loại đệm này đƣợc cải thiện nhiều 
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ở vị trí tiếp xúc giữa hai lớp để tránh hiện tƣợng tồn trữ chất lỏng ở bề mặt tiếp 

xúc và giảm đƣợc tổn thất áp suất cục bộ của pha hơi tại điểm tiếp xúc nhờ đó 

tăng đƣợc công suất của tháp (xem hình H-5.24). 

 

Hình H-5.23. Cấu tạo chung và nguyên lý hoạt động của lớp đệm 

  

Hình H-5.24. Cấu tạo một dạng đệm và kết cấu vị trí tiếp xúc giữa các lớp đệm 

Các lớp đệm xếp trong tháp chiếm tới 60-70% thể tích của tháp, phần 

không gian còn lại là dành cho bố trí các chi tiết khác nhƣ hệ thống thu gom và 

tái phân phối chất lỏng, hệ thống phân phối lỏng, bộ phận phân tách pha (lỏng 

kéo theo hơi),... Hiệu suất của tháp đệm, số bậc lý thuyết hay số bậc chuyển 

khối thực tế tƣơng đƣơng của lớp đệm phải xác định trên thực nghiệm không 

xác định đƣợc bằng lý thuyết. Hiệu suất của loại tháp đệm không chỉ phụ thuộc 

vào kiểu dạng kích thƣớc của đệm mà còn phụ thuộc vào tính chất của nguyên 

liệu chế biến, đƣờng kính tháp và áp suất làm việc. Chính vì vậy, việc thiết kế 

tháp đệm một cách chính xác cần phải có các số liệu thực nghiệm cho mỗi loại 

đệm cụ thể. 

Đệm rời (xếp hỗn độn) 

Ngoài dạng đệm có kết cấu, tháp đệm còn có một dạng kết cấu đệm khác 

là dạng đệm rời. Lớp đệm trong tháp đƣợc hình thành nhờ xếp ngẫu nhiên các 
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phần tử đệm rời không theo một quy luật nhất định. Để phân loại tháp, đôi khi 

ngƣời ta căn cứ vào dạng đệm mà chia tháp đệm thành hai loại: tháp đệm có 

kết cấu và tháp đệm với lớp đệm rời. Đệm rời có thể đƣợc chế tạo từ nhiều vật 

liệu khác nhau nhƣ gốm sứ, kim loại và chất dẻo. Các đệm truyền thống thƣờng 

đƣợc chế tạo từ gốm sứ, các loại đệm thế hệ mới thƣờng đƣợc chế tạo từ kim 

loại và chất dẻo. Các loại đệm truyền thống thƣờng dầy trong khi đó các đệm 

thế hệ mới thƣờng mỏng hơn, bề mặt riêng (diện tích mặt đệm trên một đơn vị 

thể tích tháp) lớn nhờ đó giảm đƣợc kích thƣớc tháp tăng hiệu suất quá trình 

chƣng cất và giảm đƣợc khối lƣợng tháp một cách đáng kể. Các đệm mới phát 

triển thƣờng đƣợc chế tạo bằng kim loại và chất dẻo. Tuy nhiên, không có loại 

vật liệu chế tạo nào hoàn toàn chiếm ƣu thế trong tất cả các ứng dụng. Các 

đệm truyền thống chế tạo từ gốm rất nhạy cảm đối với môi trƣờng có kiềm và 

axit HF. Trong khi đó đệm kim loại thì khả năng thấm ƣớt bề mặt đệm với một 

số chất lỏng kém và khả năng bị ăn mòn cao. Đệm chế tạo bằng chất dẻo nhẹ 

hơn dễ lắp đặt, tổn thất áp suất trên một bậc chuyển khối lý thuyết thấp, giá 

thành thấp, không lo ngại về hiện tƣợng ăn mòn đệm. Tuy nhiên, đệm chất dẻo 

lại gặp vấn đề thấm ƣớt nhƣ đệm kim loại và đặc biệt khả năng chịu nhiệt độ 

cao. Một số ví dụ về hình dạng và cấu tạo đệm rời đƣợc trình bày trong hình H-

5.25. 

 

Hình H-5.25A. Một số dạng đệm truyền thống làm từ gồm  

 

Hình H-5.25B. Một số dạng mới làm bằng kim loại 
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Hình H-5.25C. Một số dạng đệm bằng chất dẻo 

Các loại đệm rời này đƣợc sản xuất với nhiều kích thƣớc khác nhau. Ứng 

với mỗi loại đệm, nhà sản xuất sẽ cung cấp các đặc tính kỹ thuật phục vụ cho 

lựa chọn và thiết kế tháp. 

Bộ phận phân phối chất lỏng 

Nhƣ đã đề cập, một trong những nhƣợc điểm của tháp đệm truyền thống 

là hiện tƣợng phân bố pha lỏng không đều giữa các phần trong tháp dẫn đến 

hiệu quả hoạt động của tháp thấp. Các nghiên cứu chỉ ra rằng: chất lỏng và hơi 

phân bố không đều trong tháp đệm (thậm chí có vùng bị khô) làm ảnh hƣởng 

lớn đến hiệu quả làm việc của tháp. Số lƣợng đĩa tƣơng đƣơng thực tế (bậc 

chuyển khối tƣơng đƣơng) của tháp đệm sẽ giảm tỷ lệ thuận với hiệu quả phân 

phối lỏng trong tháp (xem hình H-5.26) Hiện tƣợng phân bố chất lỏng không 

đều trong tháp phụ thuộc vào nhiều yếu tố nhƣ: kết cấu của đệm, kích thƣớc 

của tháp, hiệu quả làm việc của bộ phân phối,... Kết cấu của đệm ngày càng 

đƣợc cải thiện để khắc phục hiện tƣợng này. Tuy nhiên, bộ phận phân phối 

lỏng ảnh hƣởng không ít tới hiệu quả phân phối chất lỏng và do đó ảnh hƣởng 

tới hiệu quả hoạt động của tháp. 

Để cải thiện hiệu quả hoạt động của tháp, bộ phận phân phối chất lỏng 

trong tháp chƣng cất dạng đệm ngày càng đƣợc quan tâm nghiên cứu và hoàn 

thiện. Trong tháp đệm, mỗi một tầng đệm (gồm nhiều lớp đệm) đều có một hệ 
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thống phân phối lỏng ở phía trên. Tùy thuộc vào đặc điểm thiết kế và khoảng 

cách cần thiết để pha hơi tách khỏi lớp đệm mà hệ thống này đƣợc lắp đặt 

trong khoảng từ 0- 200mm so với mặt trên của lớp đệm. Một hệ thống phân 

phối lỏng tốt phải đạt đƣợc các yêu cầu sau: 

- Chất lỏng phân phối đồng nhất; 

- Hoạt động đƣợc trong khoảng công suất thấp thích hợp; 

- Làm tổn thất áp suất pha hơi nhỏ; 

- Có khả năng chống lại hiện tƣợng tắc nghẽn và đóng cặn; 

- Thời gian lƣu chất lỏng thấp; 

- Phối hợp đƣợc tính năng tái phân phối chất lỏng cho các đệm tiếp theo. 

Mỗi yếu tố này có những ảnh hƣởng riêng biệt tới hoạt động của tháp, các 

chỉ tiêu này là đích cần hƣớng tới của các nhà sản xuất tháp đệm để cải tiến hệ 

thống phân phối lỏng của mình. Một hệ thống phân phối lý tƣởng sẽ phân phối 

lỏng đều trên mỗi đơn vị diện tích bề mặt đệm. Về mặt lý thuyết, để đạt đƣợc 

điều này cần phải có vô tận số dòng phân phối. 

 

Hình H-5.26. Ảnh hƣởng của phân phối chất lỏng đến hoạt động tháp đệm 

Điều này hoàn toàn bất khả thi trong thực tế với trình độ công nghệ hiện 

tại. Hệ thống phân phối trong thực tế của các nhà bản quyền chỉ đạt tới một giới 

hạn mang tính khả thi hơn dựa trên các tiêu chí: 

- Các đầu phân phối chất lỏng đƣợc phân bố theo một sơ đồ đồng nhất; 

- Các đầu phân phối phải đảm bảo hoạt động liên tục; 
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- Các đầu phân phối phải đƣợc đặt tại một vị trí thích so với vỏ tháp; 

- Hạn chế tối đa sự khác biệt lƣu lƣợng giữa các đầu phân phối. 

Dựa trên tiêu chí này, các hệ thống phân phối đƣợc phát triển. Một số dạng 

hệ thống phân phối đang sử dụng trong thực tế đƣợc mô tả trong hình H-5.27. 

 

H-5.27A. Hệ thống phân phối dạng 

ống Hình xƣơng cá 

 

H-5 27B. Hệ thống phân phối kết hợp 

hộp và ống xƣơng cá 

 

H-5.27C. Hệ thống phân phối dạng 

máng 

 

H-5.27D. Hệ thống phân phối dạng 

máng có đầu ống phân phối 

 

H-5.27E. Hệ thống phân phối dạng 

ống chảy tràn 

 

H-5.27F. Hệ thống phân phối dạng 

máng Hình răng cƣa 
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H-5.27G. Hệ thống phân phối hộp 

 

H-5.27H. Hệ thống phân phối dạng 

ống 

Hình H-5.27. Cấu tạo một số dạng ống phân phối lỏng trong tháp chƣng cất 

dạng đệm 

Bộ phận thu gom chất lỏng 

Nhƣ đã trình bày ở trên, một trong những nhƣợc điểm của tháp đệm là 

hiện phân bố dòng lỏng và hơi không đồng đều giữa các vùng trong tháp, đặc 

biệt là ở những vị trí cách xa đỉnh đệm. Mặc dù các loại đệm thế hệ mới đã cải 

thiện đƣợc rất nhiều nhƣợc điểm này, tuy nhiên, với các tháp có chiều cao lớn 

và đƣờng kính rộng thì vẫn phải phân phối lại dòng lỏng hơi trong tháp. Mặt 

khác, do kết cấu và nguyên lý hoạt động (ví dụ đoạn tiếp liệu) cũng yêu cầu cần 

phải thu gom chất lỏng và tái phân phối lại. Trong một số trƣờng hợp, ngƣời ta 

thiết kế tích hợp hệ thống thu gom và phân phối chất thành một hệ thống duy 

nhất. Thông thƣờng, các hệ thống thu gom lỏng đƣợc thiết kế để có thể lắp đặt 

bằng cách đƣa các chi tiết qua cửa ngƣời, hạn chế lắp bằng mặt bích giữa thân 

tháp. Hệ thống thu gom chất lỏng phải đạt hiệu quả cao, kết cấu đơn giản 

nhƣng không đƣợc làm ảnh hƣởng nhiều đến tổn thất áp suất pha hơi. Một số 

dạng hệ thống thu gom chất lỏng trong tháp đệm đƣợc trình bày trong hình vẽ 

H-5.28. 

Hệ thống thu gom chất lỏng dạng đĩa (mô tả trong hình H-5.28A) thƣờng 

đƣợc sử dụng để thu gom và rút một phần hay toàn bộ chất lỏng ra phía ngoài 

tháp. Tuy nhiên, dạng thu gom này thích hợp nhất cho việc thu và cấp lỏng cho 

một hệ thống tái phân phối lỏng hay một đĩa ở phía dƣới. Dạng thu gom lỏng 

này có thiết kế rất linh động tùy thuộc vào yêu cầu ứng dụng cụ thể. Một số đặc 

điểm kỹ thuật đáng chú ý của hệ thống thu gom dạng đĩa là có thể áp dụng cho 

mọi kích thƣớc tháp chƣng cất, thể tích chất lỏng thu gom lớn có thể lắp đặt 

một đƣờng ống chảy truyền. 

Hệ thống thu gom chất lỏng dạng hình máng (mô tả trong hình H-5.28B) 

thƣờng đƣợc sử dụng để thu một phần hay toàn bộ chất lỏng ra ngoài. Loại thu 

gom này đƣợc sử dụng thích hợp ở trong môi trƣờng làm việc mà vấn đề giãn 
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nở nhiệt là vấn đề gây khó khăn cho việc sử dụng các dạng thu gom chất lỏng 

khác. Hệ thống này thƣờng đƣợc áp dụng cho các tháp có đƣờng kính lớn hơn 

1000mm với một số đặc tính kỹ thuật chủ yếu: diện tích thoáng (cho hơi đi) 

chiếm khoảng 25-40%. Với loại thiết bị thu gom dạng này cần hạn chế tối đa 

việc lắp đặt bằng phƣơng pháp hàn tại hiện trƣờng. 

Hệ thống thu gom mô tả trong hình H-5.28C đƣợc sử dụng để thu gom 

chất lỏng và rút ra ngoài hoặc để tái phân phối lại lớp đệm tiếp theo. Loại này 

thƣờng đƣợc lựa chọn cho hệ thống thu gom chất lỏng giữa các lớp đệm do tổn 

thất pha hơi qua hệ thống thu gom này thấp. Ngoài ra dạng thu gom chất lỏng 

này cũng đƣợc sử dụng tại vị trí tiếp nguyên liệu do nguyên liệu đƣa vào tháp 

có thể hòa lẫn với pha lỏng thu gom ở vành khuyến của hệ thống thu gom mà 

không cần một đƣờng ống dẫn nguyên liệu riêng. Do có khoảng ứng dụng rộng 

rãi nên hệ thống thu gom chất lỏng dạng này nhiều và tƣơng ứng có nhiều kiểu 

kết cấu chi tiết khác nhau tùy thuộc vào ứng dụng cụ thể. Các kết cấu mô tả 

trong bài học này chỉ là một kiểu điển hình. 

 

Hình H-5.28A. Hệ thống thu chất lỏng 

dạng đĩa 

 

Hình H-5.28B. Hệ thống thu chất 

lỏng dạng máng 

 

Hình H-5.28C. Hệ thống thu chất lỏng dạng chevron 

Kết cấu đỡ đệm 
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  Để các lớp đệm đặt đúng vị trí trong tháp cần có một kết cấu đỡ lớp đệm. 

Có hai yếu tố cực kỳ quan trọng cần phải đƣợc xem xét trong thiết kế bộ phận 

đỡ đệm: 

- Bộ phận đỡ đệm phải có khả năng giữ đỡ đƣợc lớp đệm dƣới điều kiện 

hoạt động của tháp không bị ảnh hƣởng bởi hình dáng, kích thƣớc của 

đệm, nhiệt độ thiết kế, chiều dầy lớp đệm, lƣợng chất lỏng lƣu giữ, vật 

liệu chế tạo, độ ăn mòn cho phép, các tải trọng phụ khác trên lớp đệm 

và tình trạng không ổn định của tháp. 

- Phải có tỷ lệ diện tích tự do lớn cho phép không không hạn chế các 

dòng chuyển động ngƣợc chiều của lỏng từ trên xuống, hơi từ dƣới đi 

lên nhằm giảm thiểu tổn thất áp suất cục bộ. 

Một số dạng kết cấu bộ phận đỡ đƣợc mô tả trong hình H-5.29. Các dạng 

đỡ đệm mô tả trong hình H-5.29A, B đƣợc thiết kế để dùng cho loại đệm có kết 

cấu còn dạng đỡ đệm mô tả trong hình H-5.29C, D đƣợc thiết kế để dùng cho 

loại đệm rời. Đĩa đỡ đệm (nhƣ mô tả trong hình H-5.29A đƣợc sử dụng trong 

các tháp có lớp đệm mỏng và vấn đề sử dụng không gian hiệu quả là một yếu 

tố cần đƣợc xem xét. Dạng đĩa đỡ này thƣờng đƣợc sử dụng cho các lớp đệm 

mỏng trong tháp chƣng cất dầu ở áp suất khí quyển và tháp chƣng cất ở áp 

suất chân không. 

Kết cấu đỡ đệm kiểu ô vuông (hình H-5.29B) có tổng diện tích mặt thoáng 

rất lớn và đồng nhất cho phép chất lỏng và hơi đi qua không giới hạn (trong 

phạm vi công suất của tháp), vì vậy, không làm ảnh hƣởng tới công suất của 

đệm. Loại kết cấu đỡ đệm này áp dụng cho mọi dải đƣờng kính tháp và mọi 

dạng đệm (có kết cấu). Với tháp có đƣờng kính nhỏ có mặt bích thân tháp, đĩa 

đỡ đệm có thể chế tạo một kết cấu duy nhất, nhìn chung kết cấu đỡ đệm kiểu 

này đƣợc chế tạo gồm nhiều phần và lắp đặt thực hiện bằng cách đƣa từng 

phần qua cửa ngƣời của thân tháp. 

 

Hình H-5.29A. Bộ phận đỡ dạng đĩa 

dùng cho đệm có kết cấu 

 

Hình H-5.29B. Bộ phận đỡ dạng ô 

vuông dùng cho loại đệm có kết cấu 
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Hình H-5.29C. Bộ phận đỡ kiểu đĩa 

dùng cho loại đệm rời tải trọng nhẹ 

 

Hình H-5.29D. Bộ phận đỡ với diện 

tích mặt tự do cao cho loại đệm rời 

Kiểu đĩa đỡ đệm rời tải trọng nhẹ (hình H-5.29C) đƣợc thiết kế và sử dụng 

cho các loại tháp đệm có đƣờng kính nhỏ và lớp đệm có khối lƣợng không lớn 

lắm. Loại đĩa đỡ này đƣợc chế tạo từ thép cán. 

Nắp giữ đệm 

Trong quá trình hoạt động, đặc biệt là trong giai đoạn khởi động tháp, 

thƣờng gặp những biến động bất thƣờng về áp suất dẫn đến hiện tƣợng xô 

lệch lớp đệm khỏi vị trí ban đầu ảnh hƣởng đến kết cấu lớp đệm. Để khắc phục 

tình trạng này, phía trên lớp đệm ngƣời ta thƣờng lắp thêm một tấm chắn (nắp 

giữ đệm) để cố định lớp đệm ở giới hạn và vị trí thích hợp. Tùy theo loại đệm 

mà các tấm ngăn này có yêu cầu và kết cấu khác nhau. 

- - Đối với đệm có kết cấu: Nắp giữ đệm đƣợc sử dụng khi lớp đệm có 

khả năng bị xê dịch vị trí khi gặp những biến động bất thƣờng về chế độ 

hoạt động của tháp. Tuy nhiên, với các tháp hoạt động với tổn thất áp 

suất thấp, tỷ lệ sặc tháp thấp và không dễ xảy ra hiện tƣợng sung áp 

trong tháp thì không cần thiết phải lắp đặt nắp giữ đệm. Đối với tháp 

đệm có kết cấu thì yêu cầu về nắp giữ đệm không quá khắt khe, vì vậy, 

trong một số trƣờng hợp, bộ phận phân phối và đỡ đệm ở phía trên 

kiêm luôn vai trò của nắp giữ cho lớp đệm tiếp theo. Cấu tạo và hình 

dạng của một số dạng nắp đệm cho lớp đệm có kết cấu đƣợc minh họa 

trong hình H-5.30A, B. Loại có kết cấu nhƣ hình H-5.30A đƣợc thiết kế 

cho các tháp có đƣờng kính lớn không xảy ra nhiều các hiện tƣợng sặc 

tháp hoặc không mất ổn về chế độ công nghệ. Thông thƣờng, kiểu đỡ 

đệm này đƣợc thiết kế tích hợp với bộ phân phối, phần đỡ đệm ở phía 

dƣới, còn phần phân phối lỏng đƣợc gắn ở phía trên nhờ đó tiết kiệm 

đƣợc không gian và vật liệu chế tạo. Nắp giữ đệm có kết cấu hình 

xƣơng cá (hình H-5.30B) phù hợp với tất cả kích thƣớc của tháp, hạn 

chế tối đa ảnh hƣởng tới các dòng lỏng hơi trong tháp. Dạng nắp giữ 
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này đƣợc thiết kế đi kèm với các loại đệm có kết cấu dạng tấm mỏng 

hoặc lƣới kim loại. Cũng có thể lắp đặt tích hợp dạng nắp giữ đệm này 

với hệ thống phân phối.  

 

Hình H-5.30A. Nắp giữ đệm kết 

hợp với bộ phận phân phối 

Hình H-5.30B. Nắp giữ đệm hình xƣơng cá 

 

Hình H-5.30C. Nắp giữ đệm kiểu 

lƣới với lớp đệm có công suất cao 

 

Hình H-5.30D. Nắp giữ đệm kiểu lƣới 

- - Đối với đệm rời: Nắp giữ đệm luôn đƣợc yêu cầu sử dụng đối với loại 

đệm rời trong điều kiện dễ xảy ra hiện tƣợng tạo lớp tầng sôi phía trên 

cùng của lớp đệm do tốc độ dòng hơi trong tháp tạo ra. Đối với dạng 

đệm rời khi xảy ra hiện tƣợng bất thƣờng hoặc tháp bị sặc thì tổn thất 

áp suất sẽ tăng lên nhanh chóng không thể kiểm soát đƣợc, khi đó hiện 

tƣợng tạo lớp tầng sôi trên đỉnh lớp đệm thƣờng xảy ra. Tuy nhiên, điều 

kiện để tạo lớp tầng sôi trên phía đỉnh đệm là rất khó tính toán và dự 

đoán vì vậy giải pháp dự phòng tốt nhất là lắp đặt một bộ phận hạn chế 

hiện tƣợng này. Trong thực tế ngƣời ta có hai giải pháp: lắp đặt nắp 

ngăn hoặc một kết cấu chống sung động. Giải pháp đơn giản nhất hay 

đƣợc sử dụng là lắp đặt nắp ngăn đệm ở phía đỉnh lớp đệm. 

Cấu tạo và hình dạng của một số dạng nắp đệm cho lớp đệm rời đƣợc minh 

họa trong hình H-5.30C, D. Các nắp giữ đệm này, tùy theo ứng dụng cụ thể mà 

có thể đƣợc gắn cứng vào thân tháp hoặc để di chuyển tự do trên bề mặt đệm. 

5.3.2.3. So sánh các loại tháp chƣng cất và phƣơng hƣớng lựa chọn 

Trong quá trình thiết kế, một vấn đề luôn đƣợc đặt ra là lựa chọn kiểu tháp 

nào cho tháp chƣng cất. Không có một loại tháp nào có ƣu điểm hoàn toàn 

trong mọi ứng dụng. Mỗi loại có những ƣu nhƣợc điểm riêng, tùy từng ứng 
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dụng cụ thể mà xem xét lựa chọn. Để có cơ sở cho việc lựa chọn dạng tháp, 

dƣới đây trình bày một cách khái quát ƣu nhƣợc điểm của hai loại tháp đệm và 

tháp đĩa theo quan điểm của Max S.Peters, Klaus D. Timmerhaus và Ronald E. 

West: 

- Hiệu quả của một bậc chuyển khối đối với các tháp đệm phải dựa trên 

thử nghiệm thực tế với mỗi kiểu đệm cụ thể. Hiệu suất này không chỉ 

phụ thuộc vào hình dạng kích thƣớc của đệm mà còn phụ thuộc vào 

một loạt các yếu tố khác nhƣ tốc độ dòng chất lỏng, tính chất của 

nguyên liệu, đƣờng kính tháp, áp suất làm việc và mức độ phân tán của 

chất lỏng trên bề mặt đệm. 

- Do việc phân tán chất lỏng đồng đều trong tháp đệm khó khăn, việc 

thiết kế sử dụng tháp đĩa đƣợc coi là tin cậy hơn và sử dụng hệ số an 

toàn thấp hơn khi mà tỷ lệ tốc độ chuyển khối pha lỏng vào pha hơi là 

thấp. 

- Tháp đĩa có thể đƣợc thiết kế hoạt động trong một khoảng rộng tốc độ 

dòng lỏng trong tháp mà không xảy ra hiện tƣợng sặc tháp. 

- Tháp đĩa đƣợc ƣu tiên lựa chọn trong trƣờng hợp cần phải làm nguội 

giữa chừng để lấy nhiệt của pha lỏng. Chất lỏng có thể đƣợc đƣa ra để 

trao đổi nhiệt ở bên ngoài tháp. 

- Nếu chất lỏng cần chƣng cất có chứa các hạt rắn phân tán thì sử dụng 

tháp chƣng cất dạng đĩa sẽ đƣợc ƣu tiên lựa chọn do tháp đĩa dễ dàng 

làm vệ sinh hơn. 

- Tổng khối lƣợng khô của tháp chƣng dạng đĩa thấp hơn so tháp chƣng 

dạng đệm đƣợc thiết kế ở cùng công suất chế biến. Tuy nhiên, tổng 

trọng lƣợng tháp ƣớt (kể cả chất lỏng chứa trong tháp) của hai dạng 

tháp là tƣơng tự nhau. 

- Khi sự thay đổi nhiệt độ biến đổi trong một biên độ rộng trong quá trình 

hoạt động, tháp đĩa thƣờng đƣợc lựa chọn do sự giãn nở nhiệt dễ làm 

hỏng lớp đệm. 

- Các dữ liệu, thông tin phục vụ cho thiết kế tháp đĩa thƣờng có sẵn và có 

độ tin cậy cao hơn so với tháp đệm. 

- Tháp đệm thƣờng đƣợc lựa chọn nếu chất lỏng đem chế biến có 

khuynh hƣớng dễ tạo bọt. 

- Tháp dạng đệm rời nhìn chung không đƣợc thiết kế với đƣờng kính lớn 

hơn 1,5 m và đƣờng kính của tháp đĩa thƣơng mại nhìn chung hiếm khi 

nhỏ hơn 0,67 m. 
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- Tháp đệm thƣờng có giá thành rẻ và dễ chế tạo hơn so với tháp đĩa khi 

nguyên liệu chế biến có tính ăn mòn cao. 

- Lƣợng chất lỏng chứa trong tháp đệm thƣờng ít hơn rất nhiều so với 

tháp đĩa. 

- Với cùng công suất chế biến tháp đệm có thể có tổn thất áp suất thấp 

hơn so tháp đĩa. Mặt khác, với kết cấu của tháp đệm khả năng mất ổn 

định của vỏ tháp trong điều kiện chân không thấp, tháp đệm lý tƣởng 

cho quá trình chƣng cất chân không. 

Trên đây chỉ là những đánh giá chung, để lựa chọn dạng tháp nào cho một 

ứng dụng cụ thể cần phải xem xét nhiều khía cạnh kinh tế, kỹ thuật và vấn đề 

mang tính chất tiên quyết để lựa chọn phù hợp. Dƣới đây sẽ giới thiệu cụ thể 

một số quá trình chƣng cất trong công nghệ lọc hóa dầu. 

5.4. CÁC QUÁ TRÌNH CHƢNG CẤT ĐIỂN HÌNH 

5.4.1. Chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển 

5.4.1.1. Giới thiệu chung 

Nếu nhƣ quá trình cracking đƣợc ví nhƣ là trái tim của nhà máy lọc dầu thì 

phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển (Crude Distillation Unit –

CDU) đƣợc xem nhƣ cửa vào chính của ngôi nhà. Sơ đồ chế biến của nhà máy 

gần nhƣ đƣợc tích hợp ngay trong thiết kế tháp chƣng cất dầu thô bởi lẽ các 

phân đoạn tách ra từ tháp chƣng cất sẽ là sản phẩm trực tiếp hay là nguyên 

liệu cho các quá trình chế biến tiếp theo. Hiệu quả của quá trình chế biến tiếp 

theo ảnh hƣởng nhiều bởi thiết kế và hoạt động của tháp chƣng cất dầu thô ở 

áp suất khí quyển. 

5.4.1.2. Mục đích của phân xƣởng 

Mục đích của phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển là phân tách 

dầu thô thành các phân đoạn theo các ứng dụng tƣơng ứng. Thông thƣờng các 

phân đoạn đƣợc tách ra từ phân xƣởng này là: Khí hoá lỏng (LPG), phân đoạn 

naphtha (một số phân xƣởng chƣng cất dầu thô đƣợc thiết kế để tách phân 

đoạn này thành hai phân đoạn riêng naphtha nặng và naphtha nhẹ), phân đoạn 

kerosene, phân đoạn diesel nhẹ (LGO), phân đoạn diesel nặng (HGO) và cặn 

chƣng cất (residue). Một số phân đoạn tách ra từ phân xƣởng chƣng cất dầu 

thô ở áp suất khí quyển có thể đƣợc coi là sản phẩm cuối cùng hoặc là cấu tử 

pha trộn (sau khi đƣợc xử lý tạp chất thích hợp) mà không cần phải chế biến 

tiếp nhƣ phân đoạn Kerosene (sản phẩm thƣơng mại là dầu hoả và nhiên liệu 

phản lực), phân đoạn diesel (là sản phẩm thƣơng mại diesel hoặc là cấu tử pha 

trộn diesel), phân đoạn diesel nặng có thể đƣợc sử dụng làm cấu tử pha diesel, 
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dầu đốt lò hoặc đƣa đi chế biến tiếp. Một số phân đoạn cần phải đƣợc đƣa đi 

chế biến tiếp để nâng cao hiệu quả kinh tế của nhà máy, trong đó, đặc biệt là 

cặn chƣng cất là nguyên liệu cho quá trình cracking. Các phân đoạn naphtha 

nặng đƣợc đƣa đi reforming, phân đoạn naphtha nhẹ đƣợc đƣa đi đồng phân 

hoá để thu cấu tử pha xăng có chất lƣợng cao. 
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Hình H-5.30. Sơ đồ công nghệ phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí 

quyển với một tháp chƣng cất chính 
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5.4.1.3. Sơ đồ công nghệ 

a. Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ của phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển 

nhìn chung không có sự khác biệt nhiều, mặc dù nguyên liệu dầu thô rất khác 

nhau. Các phân xƣởng chƣng cất dầu thô thƣờng chỉ có khác biệt một chút ở 

phần tách các phân đoạn nhẹ (từ naphtha trở lên). Một số sơ đồ công nghệ 

điển hình của phân xƣởng này đƣợc trình bày trong các hình H-5.30 và H-5.31. 

Mỗi một sơ đồ có một ƣu điểm nhất định. Tuy nhiên, sơ đồ công nghệ mô tả 

trong hình vẽ H-5.30 thƣờng đƣợc sử dụng để thiết kế các nhà máy mới hiện 

nay. Sơ đồ này phù hợp chế biến nhiều loại dầu từ nặng đến nhẹ, song với sơ 

đồ một tháp tháp chƣng cất chính này, tháp chƣng cất sẽ phải làm việc ở chế 

độ nặng nhọc hơn. Sơ đồ công nghệ phân xƣởng chƣng cất nhƣ mô tả trong 

hình H-5.31 thƣờng sử dụng cho các nhà máy thiết kế trƣớc đây để chế biến 

dầu thô có thành phần nhẹ cao (đặc biệt là LPG và naphtha nhẹ) và chứa nhiều 

khí hydrosulfide (H2S) có tính ăn mòn cao. 

b. Mô tả quá trình 

Theo các sơ đồ công nghệ đã nêu, dầu thô sau khi đƣợc tách nƣớc ở bể 

chứa đƣợc bơm tới thiết bị trao đổi nhiệt tận dụng dòng sản phẩm nóng có 

nhiệt độ cao hoặc các dòng dầu rút ra từ tháp chƣng cất chính (để điều khiển 

nhiệt độ tháp). Dầu thô đạt đƣợc nhiệt độ nhất định sẽ đƣợc bổ sung thêm 

nƣớc sạch rồi đƣa vào thiết bị trộn tĩnh trƣớc khi đƣa vào thiết bị tách muối. 

Mục đích của việc bổ sung thêm nƣớc và khuấy trộn là để hoà tan muối chứa 

trong dầu vào nƣớc sau đó tách nƣớc chứa muối ra ở thiết bị tách muối. Dầu 

thô sau khi đƣợc bổ sung nƣớc sẽ đƣợc đƣa vào thiết bị tách muối. Tại thiết bị 

tách muối, hỗn hợp dầu thô và nƣớc ở dạng nhũ tƣơng đƣợc phá vỡ. Dầu thô 

và nƣớc đƣợc tách làm hai pha riêng biệt. Dầu thô đã khử muối đƣợc tách ra 

và đƣa đi chế biến tiếp. Nƣớc chứa muối một phần tuần hoàn lại thiết bị tách 

muối, phần còn lại đƣợc đƣa tới hệ thống xử lý nƣớc thải của nhà máy. Dầu thô 

sau khi đƣợc tách muối sẽ đƣợc gia nhiệt tiếp nhờ các thiết bị trao đổi nhiệt tận 

dụng các dòng sản phẩm đi ra từ tháp chƣng cất chính (nhƣ Kerosene, LGO, 

HGO và cặn chƣng cất). Nếu sơ đồ công nghệ của phân xƣởng có sử dụng 

tháp tách sơ bộ thì dầu thô dƣợc đƣa vào tháp chƣng cất sơ bộ trƣớc. Tại tháp 

chƣng cất sơ bộ, các thành phần hydrocacbon nhẹ nhƣ methane, ethane, 

propane, buthane và hydrosulphure (H2S) đƣợc tách ra ở đỉnh tháp. Một phần 

phân đoạn naphtha nhẹ cũng kéo theo ở sản phẩm đỉnh tháp chƣng cất sơ bộ. 

Dầu thô sau khi đƣợc tách sơ bộ các thành phần nhẹ đƣợc đƣa tới lò gia nhiệt 
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để nâng nhiệt độ thích hợp phù hợp cho quá trình chƣng cất (nếu sơ đồ không 

sử dụng tháp chƣng cất sơ bộ thì dầu thô sau khi tách muối và đƣa qua hàng 

loạt các thiết bị trao đổi nhiệt sẽ đƣợc đƣa tới lò gia nhiệt này). Sau khi đi qua lò 

gia nhiệt, nhiệt độ của dầu thô sẽ tăng lên ở mức thích hợp cho quá trình chƣng 

rồi đƣợc đƣa vào đĩa tiếp liệu của tháp chƣng cất. Trong tháp chƣng cất chính, 

các phân đoạn chính nhƣ naphtha nặng, kerosene, GO nhẹ, GO nặng đƣợc 

tách ra ở thân tháp, đƣợc làm sạch thêm ở các cột sục bên cạnh tháp chƣng 

cất chính rồi đƣa tới các bể chứa trung gian. Phân đoạn nhẹ (naphtha nhẹ) 

đƣợc tách ra ở đỉnh tháp còn phân đoạn cặn đƣợc tách ra ở đáy tháp. Các 

dòng sản phẩm từ tháp chƣng cất chính có nhiệt độ cao đƣợc đem đi trao đổi 

nhiệt với dầu thô trƣớc khi làm nguội tiếp nhờ các thiết bị trao đổi nhiệt bằng 

không khí hoặc nƣớc làm mát. Để điều khiển nhiệt độ làm việc của tháp nhằm 

nâng cao hiệu quả quá trình phân tách đáp ứng tiêu chuẩn sản phẩm của từng 

phân đoạn, phía dƣới đáy tháp chƣng có bộ phận gia nhiệt bằng hơi thấp áp 

quá nhiệt và dọc thân tháp bố trí các điểm rút chất lỏng ra bên ngoài để điều 

chỉnh nhiệt độ chất lỏng sau đó đƣa quay lại tháp chƣng. Một số phân đoạn 

chƣa đƣợc tách ra khỏi nhau (LPG và naphtha nhẹ) sẽ đƣợc đƣa tới tháp ổn 

định (Stabilizer), tại đây các hydrocacbon nhẹ (C1, C2) đƣa tới hệ thống khí 

nhiên liệu nhà máy, LPG đƣợc tách ra đƣa tới hệ thống thu gom và xử lý khí, 

naphtha nhẹ đƣợc tách ra ở đáy tháp để đƣa đi xử lý tiếp. Nếu toàn bộ phân 

đoạn naphtha (cả naphtha nặng và naphtha nhẹ) và các hydrocacbon nhẹ đƣợc 

tách ra cùng nhau nhƣ sơ đồ công nghệ hình H-5.30 thì hỗn hợp này sẽ đƣợc 

đƣa tới các tháp phụ để phân tách riêng biệt thành LPG, naphtha nhẹ và 

naphtha nặng. Trƣớc hết hỗn hợp đƣợc đƣa tới tháp ổn định (Stabilizer) để 

tách LPG ra khỏi naphtha. Phân đoạn naphtha tách ra ở đáy tháp ổn định đƣợc 

đƣa tháp tách naphtha (Naphtha Splitter), tại tháp tách này naphtha nhẹ đƣợc 

tách ra ở đỉnh tháp còn naphtha nặng đƣợc tách ra ở đáy tháp. Tuy nhiên, nếu 

nhƣ trong nhà máy lọc dầu có cả hai phân xƣởng reforming và isome hoá thì có 

thể tháp tách naphtha sẽ đƣợc di chuyển sang phân xƣởng xử lý naphtha bằng 

hydro (NHT) để cho phù hợp với quá trình công nghệ. Naphtha sau khi đƣợc xử 

lý mới đƣợc tách ra thành hai phân đoạn naphtha nặng và naphtha nhẹ nhằm 

tránh đầu tƣ hai phân xƣởng xử lý naphtha riêng biệt. Naphtha nặng sau xử lý 

là nguyên liệu cho quá trình reforming còn naphtha nhẹ sau khi xử lý đƣợc sử 

dụng làm nguyên liệu cho quá trình isome hoá. 

5.4.1.4. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động một số thiết bị chính trong phân 

xƣởng 
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a. Thiết bị tách muối 

Trong dầu thô thƣờng chứa một lƣợng tạp chất dƣới dạng muối và kim 

loại. Các tạp chất này cần phải tách ra khỏi dầu thô bởi vì chúng sẽ bị đóng cặn 

trên bề mặt trao đổi nhiệt của các lò đốt và thiết bị trao đổi nhiệt làm giảm hiệu 

suất truyền nhiệt của các thiết bị này. Ngoài ra, các tạp chất này còn gây ngộ 

độc xúc tác, hiện tƣợng ăn mòn thiết bị các quá trình chế biến tiếp theo. Trong 

quá trình khử muối, một lƣợng nƣớc sạch đƣợc đƣa vào dầu thô để hoà tan 

muối trong dầu vào pha nƣớc và sau đó tách riêng hai pha dầu và nƣớc ra khỏi 

nhau. Muối trong dầu thô đƣợc tách ra cùng nƣớc. Có nhiều phƣơng pháp tách 

muối ra khỏi dầu thô, tuy nhiên, trong thực tế sử dụng hai phƣơng pháp chính 

là phƣơng pháp hoá học và phƣơng pháp tĩnh điện. 

Nguyên lý quá trình khử muối 

Nguyên lý hoạt động chung của quá trình tách muối là bổ sung nƣớc vào 

dầu thô tạo nhũ tƣơng để hoà tan tối đa muối trong dầu thô sau đó phá nhũ 

tƣơng giữa dầu và nƣớc để tách riêng biệt hai pha dầu và nƣớc nhờ đó mà 

muối trong dầu thô đƣợc tách ra. Các phƣơng pháp tách muối chỉ khác nhau về 

phƣơng pháp phá nhũ tƣơng. Phƣơng pháp hoá học sử dụng hoá chất để phá 

nhũ tƣơng, còn phƣơng pháp tĩnh điện dùng điện trƣờng để phá nhũ tƣơng. Do 

phƣơng pháp tĩnh điện đƣợc sử dụng rộng rãi trong thực tế nên dƣới đây sẽ chỉ 

trình bày chi tiết về nguyên lý và cấu tạo thiết bị khử muối bằng phƣơng pháp 

lắng tĩnh điện. 

Cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị khử muối 

Sơ đồ công nghệ chi tiết của thiết bị khử muối đƣợc trình bày trong hình H-

5.32. Theo sơ đồ này, dầu thô đƣợc bổ sung thêm một lƣợng nƣớc rồi đi qua 

một thiết bị trộn tĩnh tạo hỗn hợp nhũ tƣơng nhằm tăng mức độ phân tán của 

nƣớc vào dầu thô để nâng cao hiệu quả hoà tan muối từ dầu thô vào nƣớc. 

Dầu thô sau khi qua thiết bị trộn tĩnh đƣợc đƣa vào thiết bị lắng tĩnh điện.Thiết 

bị lắng tĩnh điện dựa trên nguyên lý tích điện của các hạt nƣớc nhỏ trong điện 

trƣờng cao, các hạt nƣớc tích điện sau đó sẽ hút nhau do lực tĩnh điện để nhập 

thành các hạt nƣớc lớn hơn và lắng xuống phía dƣới. Nhờ quá trình này mà 

dung dịch nhũ tƣơng dầu thô và nƣớc bị phá vỡ. Dầu và nƣớc chứa muối hoà 

tan đƣợc tách thành hai pha riêng biệt và đƣa ra khỏi thiết bị. 

Để tạo điện trƣờng, trong thiết bị lắng tĩnh điện lắp hai bản cực đƣợc nối 

với cực nguồn cao áp. Điện áp giữa hai điện cực tối thiểu khoảng 16000 vôn để 

có thể tích điện cho các hạt nƣớc trong nhũ tƣơng. Lƣợng nƣớc tối ƣu đƣa vào 

dầu thô trong khoảng từ 3-8% thể tích dầu thô, tùy thuộc vào tính chất của dầu 
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thô. Nhiệt độ của dầu thô trƣớc khi đƣa vào thiết bị trộn tĩnh thƣờng trong 

khoảng 130†1500C. Khi nƣớc sạch bổ sung vào dầu thô, muối chứa trong dầu 

sẽ chuyển sang các hạt nƣớc phân tán trong dầu do khả năng hoà tan muối 

của nƣớc tốt hơn. Các hạt nƣớc này khi đi qua điện trƣòng cao áp sẽ bị tích 

điện. Các hạt nƣớc bị tích điện sẽ nhập dần lại với nhau thành các hạt có kích 

thƣớc to dần và lắng xuống phía dƣới do nƣớc có khối lƣợng riêng lớn hơn dầu 

thô. Để ngăn chặn quá trình bay hơi của các phân đoạn nhẹ trong dầu thô dẫn 

đến khả năng phát cháy trong điệu kiện nhiệt độ và môi trƣờng cao áp, áp suất 

trong thiết bị lắng tĩnh điện đƣợc duy trì ở mức từ 9-12Kg/cm2. Dầu thô đƣợc 

khử muối bằng phƣơng pháp này cho phép tách đƣợc tới từ 90- 95% lƣợng 

muối, nếu hàm lƣợng muối trong dầu cao hoặc đề đảm bảo an toàn vận hành, 

ngƣời ta lắp hai bậc tách muối. Dầu thô đƣợc tách muối hai bậc cho phép giảm 

đƣợc 95-99% lƣợng muối ban đầu. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị 

lắng tĩnh điện đƣợc mô tả trong hình H-5.33.  

 

Hình H-5.32. Sơ đồ công nghệ thiết bị khử muối 

Theo sơ đồ cấu tạo thiết bị lắng tĩnh điện bao gồm các bộ phận chính sau: 

Bình lắng, điện cực cao áp, máy biến thế và các hệ thống ống nối vào ra thiết 

bị. 

b. Tháp chƣng cất chính 

Tháp chƣng cất chính là thiết bị quan trọng nhất của phân xƣởng chƣng 

cất dầu thô. Tháp có nhiệm vụ phân chia dầu thô thành các phân đoạn khác 

nhau theo mục đích sử dụng. Sơ đồ hoạt động chung của tháp chƣng cất chính 

nhƣ trình bày trong hình H-5.34 dƣới đây. Nguyên lý hoạt động chung của tháp 

chƣng cất chính cũng giống nhƣ nguyên lý đã trình bày trong mục 2 phần III 
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của bài học này. Tháp chƣng cất chính có thể là kiểu tháp đĩa hoặc tháp kiểu 

đệm, tuy nhiên số tháp dùng kiểu đĩa chiếm tỷ lệ lớn hơn. 

Quá trình hoạt động 

Dầu thô sau khi đƣợc gia nhiệt (thƣờng từ 310-3700C tùy theo sơ đồ công 

nghệ và tính chất dầu thô) đƣợc đƣa vào đĩa tiếp liệu tháp chƣng cất chính. Tại 

đây, các cấu tử có nhiệt độ sôi thấp sẽ bay hơi lên các đĩa phía trên của tháp, 

phần lỏng sẽ theo ống chảy truyền đi xuống phía dƣới. Nhiệt độ vào tháp rất 

quan trọng đối hoạt động của tháp. Nếu nhiệt độ không đủ cao thì chất lƣợng 

các phân đoạn không đảm bảo, ngƣợc lại nếu nhiệt độ dầu quá cao sẽ dẫn đến 

hiện tƣợng cracking nhiệt làm tăng công suất tháp đột ngột ngoài tính toán làm 

ảnh hƣởng đến hiệu quả hoạt động và chất lƣợng sản phẩm. Các cấu tử 

hydrocacbon nhẹ sẽ đƣợc phân bố càng nhiều ở phía trên của tháp, các cấu tử 

có nhiệt độ sôi cao sẽ dần tập trung ở các đĩa phía dƣới tháp. 

 

Hình H-5.33. Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của bình khử muối kiểu 

lắng tĩnh điện 

Các phân đoạn Kerpsene, Go nhẹ, GO nặng đƣợc rút ra ở thân tháp và 

đƣa vào các cột sục để tăng cao chất lƣợng phân đoạn theo tiêu chuẩn chất 

lƣợng. Phân đoạn naphtha và các hydrocacbon nhẹ hơn đƣợc tách ra ở đỉnh 

tháp, ngƣng tụ rồi đƣa tới các tháp ổng định và tháp tách naphtha để phân chia 

tiếp thành các phân đoạn LPG, naphtha nhẹ, naphtha nặng. Tuy nhiên, trong 

một số sơ đồ thì phân đoạn naphtha nặng cũng đƣợc tách ra ở thân tháp. Cặn 
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chƣng cất đƣợc tách ra ở phía đáy tháp sau khi làm nguội sẽ đƣợc đƣa tới bể 

chứa hoặc đƣa trực tiếp tới phân xƣởng cracking. Để cung cấp nhiệt cho quá 

trình chƣng luyện và để quá trình chƣng cất xảy ra thuận lợi phía đáy tháp cất 

chính đƣợc gia nhiệt bằng hơi quá nhiệt thấp áp. Việc sục hơi ở đáy tháp còn 

nhằm mục đích tách triệt để các cấu tử nhẹ còn chứa trong phần lỏng ở đáy 

tháp để nâng cao hiệu suất thu hồi các cấu tử nhẹ. Ngoài ra, hơi dùng gia nhiệt 

trực tiếp dầu thô làm giảm áp suất riêng phần của dầu thô trong pha hơi do vậy 

quá trình chƣng cất có thể tiến hành ở nhiệt độ thấp hơn. 

Để điều khiển quá trình hoạt động của tháp chƣng cất và nâng cao hiệu 

suất phân tách, một phần chất lỏng phía trên đỉnh tháp đƣợc cho hồi lƣu lại 

tháp, ngoài ra dọc theo thân tháp ngƣời ta thiết kế một số vị trí để rút chất lỏng 

ra để điều chỉnh nhiệt độ của tháp tại các vị trí cục bộ. 

 

Hình H-5.34. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động cột chƣng cất chính 

Cấu tạo 
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Tháp chƣng cất chính trong phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí 

quyển có thể sử dụng cả dạng tháp đĩa và dạng tháp đệm. Tuy nhiên, dạng 

tháp đĩa đƣợc dùng phổ biến hơn. Một tháp chƣng cất chính thƣờng bao gồm 

khoảng 40-55 đĩa chƣng cất (tùy thuộc vào sơ đồ công nghệ và tính chất dầu 

thô) và cũng đƣợc chia thành hai phần: đoạn chƣng và đoạn luyện. Đoạn 

chƣng thƣờng có khoảng 5-7 đĩa, đoạn luyện có khoảng 35-50 đĩa. Các kết cấu 

bên trong tháp (các đĩa, chóp, ống chảy truyền,..) thƣờng đƣợc chế tạo bằng 

thép hợp kim hoặc thép không rỉ tùy theo tính chất ăn mòn của dầu thô. Vỏ tháp 

thƣờng đƣợc chế tạo từ thép cacbon để giảm giá thành, tuy nhiên, để bảo vệ 

lớp vỏ thép cacbon, phía trong tháp đƣợc phủ hoặc tráng một lớp hợp kim. 

Càng ở phía đáy tháp thì khả năng ăn mòn càng lớn do nhiệt độ cao, do vậy, 

lớp phủ hợp kim này phải đủ dày và có khả năng chịu ăn mòn tốt hơn. Phía đáy 

tháp có hệ thống sục hơi trực tiếp, để tăng hiệu quả quá trình sục nhƣng nhiệt 

độ hơi không quá cao ảnh hƣởng tới chế độ hoạt động của tháp. Thông thƣờng 

hơi sử dụng là hơi thấp áp quá nhiệt. Cấu tạo chi tiết của các chi tiết bên  

trong tháp (các loại đĩa, các loại đệm, ống chảy truyền,...) đã đƣợc trình bày 

trong mục 2 phần III của bài học này. Vỏ tháp chƣng cất chính đƣợc chế tạo và 

lắp ghép bằng phƣơng pháp hàn, việc sử dụng bích nối thân rất hạn chế (ngoại 

trừ trƣờng hợp sử dụng tháp đệm). Việc lắp đặt các chi tiết bên trong tháp phải 

đƣợc tính toán ngay từ giai đoạn thiết kế để đảm bảo việc vận chuyển, lắp ghép 

các chi tiết này thực hiện qua cửa ngƣời. Trong tháp bố trí các đĩa có cấu tạo 

đặc biệt với các phần chứa chất lỏng lớn để có thể rút chất lỏng ra khỏi ngoài 

tháp. 

5.4.2. Chƣng chân không 

5.4.2.1. Giới thiệu chung 

Dầu thô sau khi đƣợc phân tách ở áp suất khí quyển thu đƣợc các phân 

đoạn nhẹ và cặn chƣng cất. Đối với một số loại dầu nhẹ và sạch thì cặn này có 

thể đƣa thẳng tới phân xƣởng cracking xúc tác cặn. Tuy nhiên, với đa số các 

loại dầu thì cặn này không thể đƣa thẳng tới phân xƣởng cracking đƣợc mà 

cần phải tách bớt các phân đoạn không phù hợp cho quá trình cracking. Để 

tách tiếp các phân đoạn này cần phải đƣợc thực hiện ở nhiệt độ tƣơng cao. Khi 

thực hiện chƣng cất ở nhiệt độ cao sẽ xảy ra hiện tƣợng cracking nhiệt tạo ra 

các sản phẩm không mong muốn. Điều này không chỉ làm ảnh hƣởng tới hoạt 

động của thiết bị mà còn ảnh hƣởng tới hiệu suất thu hồi sản phẩm chung của 

nhà máy. Để khắc phục vấn đề này, ngƣời ta tiến hành chƣng cất cặn dầu thô 

ở áp suất thấp (áp suất chân không), khi đó nhiệt độ sôi của các cấu tử sẽ giảm 
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xuống nhờ đó các phân đoạn tách ra dễ dàng ở nhiệt độ thấp không xảy ra quá 

trình cracking. Quá trình chƣng cất chân không thƣờng tiến hành ở điều kiện áp 

suất trong khoảng từ 25÷40mmHg (ở vùng tiếp liệu). 

5.4.2.2. Mục đích của phân xƣởng 

Mục đích của phân xƣởng chƣng cất chân không là tách tiếp cặn chƣng 

cất ở áp suất khí quyển thành một số phân đoạn phù hợp cho các quá trình 

công nghệ chế biến tiếp theo nhƣ quá trình sản xuất nhựa đƣờng, quá trình 

cracking,... nhƣng không làm ảnh hƣởng tới hiệu suất thu hồi sản phẩm. Do 

quá trình chƣng cất diễn ra ở áp suất chân không nên nhiệt độ quá trình chƣng 

cất thấp hơn nhờ đó hạn chế tối đa quá trình cracking nhiệt của dầu. Một số 

phân đoạn chƣng cất chính đƣợc tách ra từ phân xƣởng chƣng cất này là phân 

đoạn diesel, phân đoạn chƣng cất chân không (VGO) làm nguyên liệu cho quá 

trình cracking và phân đoạn cặn chƣng cất chân không dùng để sản xuất nhựa 

đƣờng hoặc cho pha trộn dầu đốt lò. 

5.4.2.3. Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ quá trình chƣng cất chân không đƣợc mô tả trong hình 

H-5.35. Theo sơ đồ công nghệ này, cặn chƣng cất dầu thô sau khi đi qua một 

loạt các thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc đƣa tới lò gia nhiệt để nâng nhiệt độ của 

nguyên liệu tới giá trị thích hợp. Nhiệt độ của nguyên liệu đƣa vào tháp chƣng 

phụ thuộc vào tính chất của cặn dầu nhƣ khoảng nhiệt độ sôi, khả năng tạo 

coke,... Nhiệt độ nguyên liệu sau gia nhiệt thông thƣờng trong khoảng từ 

380÷4550C. 

Trong tháp chƣng cất, các phân đoạn nhẹ và khí không ngƣng đƣợc tách 

ra ở đỉnh tháp. Khí không ngƣng sẽ đƣợc đƣa tới hệ thống khí nhiên liệu của 

nhà máy, các cấu tử nhẹ kéo theo sau ngƣng tụ sẽ đƣợc tách ra và đƣa về hệ 

thống dầu thải (slop oil) của nhà máy để chế biến lại. Các phân đoạn chƣng cất 

nhẹ (LVGO) và phân đoạn dầu chƣng cất chân không nặng (HVGO) đƣợc tách 

ra ở giữa tháp. Các phân đoạn này sẽ đƣợc đƣa đi chế biến tiếp để thu hồi sản 

phẩm có giá trị cao hơn. Cặn chƣng cất chân không đƣợc tách ra ở đáy tháp. 

Phân đoạn cặn chƣng cất chân không là nguyên liệu cho sản xuất nhựa đƣờng 

(nếu tính chất cặn đáp ứng đƣợc yêu cầu) hoặc là cấu tử pha dầu đốt lò. Để 

nâng cao hiệu quả quá trình phân tách, một phần dầu rửa (washing oil) đƣa 

tuần hoàn từ tháp về lò gia nhiệt. 
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Hình H-5.35. Sơ đồ công nghệ quá trình chƣng cất chân không 

5.4.2.4. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của các thiết bị chính 

  Quá trình chƣng cất chân không đơn giản bao gồm các cụm thiết bị chính 

là tháp chƣng cất, lò gia nhiệt và hệ thống tạo chân không. 

a. Tháp chƣng cất 

Tháp chƣng cất chân không thƣờng sử dụng là tháp dạng đệm để giảm tối 

đa tổn thất áp suất. Tháp chƣng cất theo chế độ công nghệ đƣợc chia thành 

năm vùng khác nhau là vùng phân đoạn chƣng cất chân không nhẹ (LVGO), 

vùng đoạn chƣng cất chân không nặng (HVGO), vùng dầu rửa (wash oil 

section), vùng bay hơi (flashing Zone) và vùng sục (stripping section). Sơ đồ 

cấu tạo đã đơn giản hóa của tháp chƣng cất chân không đƣợc mô tả trong hình 

H-5.36. 

Kích thƣớc, cấu tạo các vùng của tháp là khác nhau để đảm bảo hoạt 

động tháp bình thƣờng đồng thời tiết kiệm chi phí chế tạo. Vùng sục của tháp 

và vùng tách phân đoạn VGO nhẹ thƣờng có đƣờng kính nhỏ hơn do lƣu lƣợng 

hơi thấp hơn các vùng khác trong tháp. Độ chân không của tháp ảnh hƣởng 
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nhiều đến chế độ hoạt động và kích thƣớc của tháp và do đó ảnh hƣởng đến 

chi phí đầu tƣ thiết bị. 

 

Hình H-5.36. Sơ đồ nguyên lý hoạt động và cấu tạo tháp chƣng cất chân không 

Áp suất tại vùng bay hơi sẽ quyết định lƣợng hydrocacbon sẽ bay hơi ngay 

vị trí tiếp liệu. Áp suất càng thấp thì lƣợng hydrocacbon bay hơi càng lớn (ở 

cùng điều kiện nhiệt độ nguyên liệu vào tháp là nhƣ nhau), chính vì vậy mà việc 

chế tạo lắp đặt lớp đệm, các đƣờng ống nối từ máy hút chân không tới vùng 

bay hơi phải đảm bảo giảm tối đa tổn thất áp suất. Việc giảm tổn thất áp suất 

cho phép tiết kiệm đƣợc chi phí vận hành một cách đáng kể. Áp suất hoạt động 

của tháp thấp do vậy lƣợng hydrocacbon bay hơi trên một đơn vị thể tích 

nguyên liệu lớn dẫn đến làm tăng đáng kể đƣờng kính tháp chƣng, chính vì vậy 

đƣờng kính tháp chƣng cất chân không thƣờng lớn hơn so tháp chƣng cất dầu 

thô ở áp suất thƣờng. Cấu tạo các chi tiết bên trong tháp (đệm, bộ phân phối, 

bộ thu gom chất lỏng) đã đƣợc trình bày trong mục 2.2 phần III của bài học này 



 
286 

(Tháp đệm). Tuy nhiên, dạng tháp sử dụng trong chƣng cất chân không thƣờng 

sử dụng loại đệm có kết cấu. Chế độ chân không trong tháp đƣợc tạo ra và duy 

trì bởi máy hút chân không. 

b. Hệ thống tạo chân không 

Để tạo chân không cho tháp chƣng cất, ngƣời ta có thể sử dụng máy hút 

chân kiểu vòi phun hơi (Ejector) với hệ thống ngƣng tụ Baromet hoặc bơm chân 

không và thiết bị ngƣng tụ gián tiếp. Hệ thống tạo chân không bằng vòi phun 

với thiết bị ngƣng tụ Baromet có giá thành thấp hơn và đƣợc sử dụng rộng rãi 

trong những năm trƣớc đây. Tuy nhiên, phƣơng pháp này làm nhiễm bẩn 

nguồn nƣớc thải lớn, vì vậy, hiện nay, hệ thống bơm chân không kết hợp với 

thiết bị ngƣng tụ gián tiếp đƣợc thay thế mặc dù chi phí đầu tƣ cao hơn. Công 

suất và số bậc chân không phụ thuộc vào độ chân không yêu cầu và tính chất 

của hơi. Thông thƣờng, với áp suất ở vùng bay hơi của tháp yêu cầu là 

25mmHg thì với hệ thống hút chân không kiểu vòi phun hơi thì cần phải có ba 

bậc hút chân không. Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của hệ thống tạo 

chân không đƣợc mô tả trong hình H-5.37. 

 

Hình H-5.37. Sơ đồ Hệ thống hút chân không với thiết bị ngƣng tụ gián tiếp 

c. Lò gia nhiệt 

Lò gia nhiệt nguyên liệu có cấu tạo tƣơng tự nhƣ đối với các lò gia nhiệt sử 

dụng trong các ứng dụng khác, vì vậy, trong khuôn khổ bài học học này không 

đề cập cấu tạo chi tiết của lò. Trong phần này chỉ giới thiệu các chế độ hoạt 

động của lò liên quan đến hoạt động của tháp chƣng cất Lò gia nhiệt nguyên 
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liệu của tháp chƣng cất chân không có ba chế độ hoạt động gắn chặt với chế 

độ vận hành và thiết kế tháp. Các chế độ này bao gồm: 

- Chế độ hoạt đông "khô": Đây là chế độ hoạt động với nhiệt độ nguyên 

liệu đƣợc gia nhiệt ở nhiệt độ cao nhất. Trong chế độ hoạt động này, 

hơi nƣớc không đƣợc đƣa vào nguyên liệu trƣớc khi vào lò gia nhiệt 

cũng nhƣ ở dáy tháp chƣng cất. 

- Chế độ hoạt động "ƣớt": Đây là chế độ hoạt động mà nguyên liệu đƣợc 

gia nhiệt ở nhiệt độ thấp nhất. Trong chế độ hoạt động này, hơi nƣớc 

đồng thời đƣợc đƣa vào nguyên liệu ở đầu vào lò gia nhiệt và sục ở 

đáy tháp chƣng. 

- Chế độ hoạt động trung gian (chế độ "ẩm"): Đây là chế độ hoạt động mà 

nguyên liệu đƣợc gia nhiệt ở nhiệt độ trung gian giữa hai chế độ hoạt 

động trên. Trong chế độ hoạt động này, hơi nƣớc chỉ đƣợc đƣa vào 

nguyên liệu ở đầu vào lò gia nhiệt mà không đƣợc sục ở đáy tháp 

chƣng. 

Việc thiết kế lò gia nhiệt và tháp chƣng cất vận hành ở các chế độ cần phải 

đƣợc xác định rõ ràng ngay từ đầu dựa trên đặc điểm của nguyên liệu và yêu 

cầu vận hành để đảm bảo thiết kế đồng bộ giữa các thiết bị trong phân xƣởng.  

5.4.3. Các quá trình chƣng cất khác 

5.4.3.1. Giới thiệu chung 

Ngoài hai quá trình chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển và ở áp suất 

chân không có vai trò quan trọng trong quá trình chế biến dầu thô và là những 

quá trình chƣng cất điển hình nhất thì trong công nghiệp chế biến dầu khí còn 

sử dụng tháp chƣng cất để phân tách các phân đoạn ở nhiều giai đoạn chế 

biến tiếp theo nhƣ: quá trình cracking, quá trình xử lý bằng hydro, quá trình 

reforming,... Đặc điểm chung của các tháp chƣng cất này là phân tách hỗn hợp 

sau phản ứng thành các phân đoạn khác nhau có ứng dụng riêng. Mỗi một tháp 

chƣng cất này có đặc điểm cấu tạo và chế độ hoạt động riêng tùy vào ứng dụng 

cụ thể. Dƣới đây sẽ giới thiệu một cách khái quát về các tháp chƣng cất này. 

5.4.3.2. Tháp cất trong quá trình cracking 

Các tháp chƣng cất là một bộ phận quan trọng cấu thành phân xƣởng 

cracking bên cạnh bộ phận phản ứng và tái sinh xúc tác. Sơ đồ công nghệ 

chung của quá trình cracking xúc tác với thiết bị chƣng cất đã đƣợc đề cập 

trong mục II của bài 1" Thiết bị phản ứng" của giáo trình này. Trong phần này 

chỉ đề cập sâu hơn về sơ đồ nguyên lý hoạt động của tháp chƣng cất chính, và 
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cấu tạo một số bộ phận mà không đề cập đến tống quan quá trình công nghệ 

cracking nữa. 

a. Sơ đồ công nghệ của tháp chƣng cất chính 

Sơ đồ công nghệ của phân xƣởng cracking tƣơng đối phức tạp với nhiều 

tháp chƣng luyện lớn nhỏ và với mục đích khác nhau. Trong khuôn khổ của bài 

học này chỉ giới thiệu tháp chƣng cất chính (main fractionator). Tháp chƣng cất 

chính trong phân xƣởng cracking có số đƣờng dòng công nghệ tƣơng đối phức 

tạp so với tháp cất dầu thô ở áp suất khí quyển do mối liên hệ phức tạp giữa 

tháp chƣng cất với lò phản ứng và bộ phận thu gom và xử lý khí trong phân 

xƣởng. Sơ đồ công nghệ đã đơn giản hoá của tháp chƣng cất trong phân 

xƣởng cracking đƣợc mô tả trong hình H-5.38. Theo sơ đồ công nghệ này, hỗn 

hợp phản ứng sau khi đi qua hàng loạt các thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc đƣa vào 

tháp chƣng cất. Tại đây, hỗn hợp sau phản ứng cracking đƣợc phân chia thành 

các phân đoạn chính. Naphtha nhẹ và các cấu tử hydrocacbon nhẹ đƣợc tách 

ra và ngƣng tụ một phần ở đỉnh tháp. Phần lỏng đƣợc đƣa sang phân xƣởng 

thu hồi khí để xử lý tiếp. Phần khí chƣa ngƣng tụ đƣợc đƣa về cửa hút máy nén 

ƣớt (Wet Gas Compressor). Phân đoạn naphtha nặng đƣợc tách ra ở thân tháp 

rồi đƣa qua tháp sục để làm sạch sau đó đƣợc đƣa tới bể chứa trƣớc khi đem 

đi xử lý. Thông thƣờng, phân đoạn naphtha chiếm một tỷ lệ tƣơng đối lớn trong 

tổng số sản phẩm thu hồi đƣợc sau quá trình cracking. Phân đoạn dầu nhẹ tuần 

hoàn (Light Cycle Oil-LCO) cũng đƣợc tách ra ở thân tháp chƣng cất chính rồi 

đƣa ra tháp sục ở cạnh tháp. Tháp sục có nhiệm vụ hiệu chỉnh lại khoảng cắt 

thích hợp cho phân đoạn naphtha trƣớc khi đƣa tới bể chứa (hoặc đƣa trực tiếp 

tới phân xƣởng chế biến phía sau). Phân đoạn dầu nặng tuần hoàn (Heavy 

Cycle Oil-HCO) đƣợc tách ra ở thân tháp chính nhằm để điều khiển nhiệt độ 

của tháp và một phần đƣợc sử dụng làm dầu rửa mà không đƣợc xem nhƣ là 

một sản phẩm cuối cùng. Một phần dầu nặng tuần hoàn sẽ đƣợc đƣa trở lại lò 

phản ứng để tăng hiệu quả quá trình cracking. Dầu cặn (Decant oil) đƣợc tách 

ra từ đáy tháp chƣng cất sau khi đƣa qua một loạt các thiết bị trao đổi nhiệt 

(thiết bị tận dụng nhiệt để gia nhiệt cho nguyên liệu hoặc sản xuất hơi). Một 

phần dầu cặn đƣợc đƣa quay trở lại lò phản ứng để tăng hiệu suất thu hồi sản 

phẩm nhẹ. 

Để điều khiển nhiệt độ của tháp, một phần các phân đoạn tách ra đƣợc 

đƣa tới các thiết bị trao đổi nhiệt nhằm điều chỉnh nhiệt độ chất lỏng sau đó đƣa 

quay trở lại tháp chƣng cất. Với mục đích tiết kiệm năng lƣợng, nguồn nhiệt này 

thƣờng đƣợc sử dụng để gia nhiệt nguyên liệu hoặc sản xuất hơi nƣớc. Ngoài 
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ra, dạng thiết bị làm mát bằng không khí cũng đƣợc ƣu tiên sử dụng trong 

trƣờng hợp điều chỉnh nhiệt độ tháp để tiết kiệm nƣớc làm mát, giảm giá thành 

thiết bị và chi phí vận hành. 

 

Hình H-5.38. Sơ đồ tháp chƣng cất chính trong phân xƣởng cracking (RFCC) 

b. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động tháp chƣng cất chính 

Tháp chƣng cất chính của phân xƣởng cracking có cấu tạo tƣơng đối 

phức tạp. Tháp sử dụng phối hợp cả dạng đĩa và dạng đệm. Phần tháp đệm 

thƣờng dùng cho các vị trí cần rút các phân đoạn ra khỏi tháp và tái phân phối 

lại lỏng trong tháp. Nhiệt độ của các dòng chất lỏng lấy ra từ tháp có nhiệt độ 

tƣơng đối cao, vì vậy trong phân xƣởng bố trí nhiều thiết bị trao đổi nhiệt và 

thiết bị sản xuất hơi nƣớc từ trung áp đến thấp áp nhằm tiết kiệm năng lƣợng. 
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Cấu tạo các chi tiết bên trong tháp đã đƣợc trình bày ở mục 2, phần III của bài 

học này. 

5.4.3.3. Tháp chƣng cất trong phân xƣởng khác 

Các tháp chƣng cất trong một số phân xƣởng công nghệ khác nhƣ 

reforming, xử lý naphtha bằng hydro, isome hoá nhìn chung tƣơng đối giống 

nhau về cả mục đích và cấu tạo. Các tháp chƣng cất này có mục đích duy nhất 

là tách các sản phẩm nhẹ đƣợc hình thành trong quá trình phản ứng ra khỏi 

sản phẩm chính của quá trình phản ứng. Chính vì vậy, các tháp chƣng cất này 

chỉ có hai dòng sản phẩm: Sản phẩm đỉnh là khí hoá lỏng và một phần khí 

nhiên liệu, sản phẩm đáy là sản phảm chính của quá trình phản ứng (naphtha, 

isomerate, reformate). Tƣơng ứng với mục đích trên, các các tháp chƣng cất 

này có cấu tạo đơn giản hơn, thƣờng không có các cột sục bên cạnh hay các 

bơm tuần hoàn cạnh tháp để điều chỉnh nhiệt độ tháp. Sơ đồ công nghệ chung 

của dạng tháp này đƣợc mô tả trong hình H-5.39.  

 

Hình H-5.39. Sơ đồ công nghệ các tháp ổn định (stabilizer) trong các phân 

xƣởng xử lý naphútha, reorming, isomer 
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Các tháp này có thể là tháp đệm (loại kết cấu) hoặc tháp đĩa, cấu tạo bên 

trong các dạng tháp này nhƣ đã đƣợc trình bày ở các phần trên của bài học. 

5.4.4. Vận hành 

5.4.4.1. Giới thiệu chung 

Việc vận hành tháp chƣng cất trong các phân xƣởng mà tháp chƣng cất 

chỉ là một trong những bộ phận của phân xƣởng (cracking, reforming, isomer...) 

thì vấn đề vận hành tháp chƣng này đƣợc gắn liền với vận hành chung toàn bộ 

phân xƣởng. Vận hành các phân xƣởng này trong đó có tháp chƣng cất đã 

đƣợc đề cập trong các bài học khác của giáo trình này, vì vậy không đề cập 

đến việc vận hành các tháp dạng này. Trong phần này của bài học sẽ chỉ giới 

thiệu các bƣớc vận hành cơ bản phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí 

quyển. Mặt khác, đây cũng là quá trình chƣng cất quan trọng và điển hình nhất 

trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

Vận hành thiết bị là một trong những kỹ năng cơ bản và quan trọng nhất đối với 

học viên sau khi hoàn thành chƣơng trình đào tạo nghề vận hành thiết bị chế 

biến dầu khí. Tuy nhiên, do đặc thù của ngành công nghiêp chế biến dầu khí ở 

Việt nam còn chƣa phát triển, mối quan hệ giữa đào tạo trong nhà trƣờng và 

các cơ sở sản xuất còn chƣa đƣợc chặt chẽ thì kỹ năng vận hành không thể 

hoàn thiện ngay trong giai đoạn đào tạo ở trƣờng mà cần phải đƣợc rèn luyện 

trong thực tế.. Để học viên có kiến thức về vận hành thiết bị trong thực tế cũng 

nhƣ trong phòng thí nghiệm, trong phần này của giáo trình giới thiệu các bƣớc 

cơ bản để khởi động phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển. 

Quá trình khởi động phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển về cơ 

bản gồm các bƣớc sau: 

- Chuẩn bị khới động; 

- Đuổi khí toàn bộ hệ thống. 

- Nạp dầu vào hệ thống; 

- Gia nhiệt dầu; 

- Điều chỉnh chế độ vận hành thu sản phẩm. 

Đây là những bƣớc công việc cơ bản, các bƣớc này có thể tiến hành độc 

lập với nhau hoặc phải tiến hành đồng thời. Dƣới đây trình bày chi tiết nội dung 

của các bƣớc khởi động thiết bị chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển trong 

thực tế và là mẫu tham khảo cho vận hành hệ thống thí nghiệm lớn. 

5.4.4.2. Các bƣớc khởi động cơ bản 

a. Chuẩn bị khởi động 

Để khởi động thiết bị cần phải tiến hành các công việc kiểm tra sau: 
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- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các tấm bít kín đã đƣợc tháo, các van an 

toàn đã đƣợc lắp đặt đúng và đƣợc kiểm định; 

- Kiểm tra đảm bảo tất cả các thiết bị năng lƣợng, phụ trợ đã sẵn sàng 

phục vụ cho khởi động; 

- Các thiết bị quay đã đƣợc chạy thử và bôi trơn đúng quy định; 

- Các thiết bị đo lƣờng điều khiển sẵn sàng hoạt động; 

- Các bơm phải đƣợc thử bằng chất lỏng thích hợp trƣớc khi khởi động 

phân xƣởng; 

- Các tấm ngăn đã đƣợc tháo bỏ hoặc lắp đúng vị trí ở điều kiện hoạt 

động bình thƣờng. 

b. Đuổi khí toàn bộ hệ thống 

- Mở van khí ni-tơ để đuổi khí trong hệ thống; 

- Ngắt nguồn cấp điện cho thiết bị khử muối trƣớc khi điền nƣớc vào bình 

lắng tĩnh điện; 

- Điền đầy thiết bị khử muối bằng nƣớc và đóng van cách ly thiết bị khử 

muối, mở đƣờng đi tắt qua thiết bị (bypass) cho đến khi bắt đầu tuần 

hoàn dầu trong hệ thống; 

- Thổi hơi vào hệ thống (bao gồm cả đƣờng ống, thiết bị trao đổi nhiệt, lò 

gia nhiệt đến tháp chƣng cất) cho đến khi không khí đuổi hết ra khỏi hệ 

thống; 

- Đóng tất cả các van xả nƣớc ngƣng, van xả hơi dƣ, mở van cấp ni-tơ 

và nhanh chóng đóng van cấp hơi, ni-tơ sẽ thay thế hơi trong hệ thống; 

- Duy trì áp suất trong hệ thống ở chế độ áp suất dƣ đồng thời tiến hành 

tháo nƣớc ngƣng định kỳ; 

- Tháo nƣớc trong thiết bị khử muối xuống mức 50% và thay thế phần 

nƣớc đƣợc rút ra này bằng khí ni-tơ; 

c. Nạp dầu vào hệ thống 

- Mở van đƣa dầu rửa (flushing oil) vào hệ thống với vận tốc tối thiểu để 

thay thế nƣớc bên trong. Tiếp tục nạp dầu vào hệ thống (bỏ qua thiết bị 

khử muối và bơm dầu thô) tới thiết bị gia nhiệt và tháp chƣng cất chính 

cho tới khi mức chất lỏng trong tháp chƣng cất chính ở mức hoạt động 

bình thƣờng. 

- Bơm dầu từ đáy tháp chƣng cất tới tận đƣờng hồi của bơm tuần hoàn ở 

đỉnh tháp (TPA), để dầu chảy xuống dọc theo thân tháp, thiết lập mức 

chất lỏng tại các đĩa lấy chất lỏng ra ở thân tháp và mức chất lỏng trong 

các cột sục cạnh tháp chính. 
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- Tuần hoàn dầu rửa từ đáy tháp chƣng cất chính về bể chứa dầu thô. 

- Duy trì hệ thống với dầu rửa trong vòng 3-4 giờ đồng thời tiến hành 

tháo nƣớc lắng đọng tại các vị trí thấp nhất. 

d. Gia nhiệt hệ thống 

- Mở van để đƣa hơi thấp áp đi qua bộ gia nhiệt hơi quá nhiệt của lò gia 

nhiệt dầu thô và xả ra ngoài không khí; 

- Tiến hành tuần hoàn dầu rửa từ đáy tháp tới đầu vào lò gia nhiệt và 

quay trở lại tháp chƣng cất chính. Bật một số đầu đốt trong lò gia nhiệt 

để nâng nhiệt độ dầu tuần hoàn từ từ lên khoảng 1000C. 

- Tiến hành tuần hoàn dầu rửa từ đáy tháp chƣng cất chính tới tận điểm 

đầu của phân xƣởng (vị trí tiếp nhận dầu từ bể chứa vào phân xƣởng). 

Tiếp tục bỏ qua thiết bị khử muối và nâng nhiệt độ của dầu tuần hoàn 

lên khoảng 1000C. 

- Đƣa dầu thô vào hệ thống bắt đầu từ các thiết bị trao đổi nhiệt (tận dụng 

nhiệt), vẫn bỏ qua thiết bị khử muối và bơm dầu thô. Đẩy dầu rửa về bể 

chứa. 

- Tiến hành tuần hoàn dầu thô ở vòng tuần hoàn ngắn từ dáy tháp tới lò 

gia nhiệt đồng thời nâng từ từ nhiệt độ dầu thô tuần hoàn lên tới nhiệt 

độ thích hợp; 

- Khởi động các bơm rút sản phẩm ở các đĩa giữa tháp chƣng cất. 

- Tiến hành tuần hoàn dầu thô ở vòng tuần hoàn dài nhƣ tiến hành với 

dầu rửa, duy trì dầu ở nhiệt độ khoảng 1000C. 

- Chuyển lại chế độ tuần hoàn ngắn đồng thời điều chỉnh để tăng nhiệt độ 

dầu tuần hoàn lên khoảng 2700C. 

- Khởi động bơm tuần hoàn cạnh tháp và bơm cấp dầu thô để cấp dầu 

thô vào với lƣu lƣợng tối thiểu. 

- Chạy thử thiết bị khử muối và bơm dầu thô, giảm tốc độ tuần hoàn và 

dừng hẳn chế độ tuần hoàn. 

- Bắt đầu đƣa hơi sục vào đáy tháp chƣng cất và tăng dần nhiệt độ dầu 

ra khỏi thiết bị gia nhiệt. 

- Sục hơi vào các cột sục cạnh tháp và thiết lập mức chất lỏng trong các 

cột sục này ở mức thích hợp. 

- Thiết lập chế độ hoạt động của bộ phận ngƣng tụ và thu hồi sản phẩm 

đỉnh.  

e. Điều chỉnh chế độ hoạt động tháp thu sản phẩm 
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- Khi tất cả các thiết bị trong phân xƣởng ở chế độ hoạt động bình 

thƣờng tiến hành thu các sản phẩm chƣa đạt tiêu chuẩn về các vị trí 

thích hợp: 

+ Khí thải đƣa tới cột đuốc; 

+ Các sản phẩm lỏng đƣa quay trở lại bể chứa dầu thô. 

+ Các khí nhiên liệu đƣa tới cột đuốc sau đó đƣa vào hệ thống khí 

nhiên liệu trong nhà máy. 

- Khi các sản phẩm Kerosen, LGO, HGO đạt tiêu chuẩn chất lƣợng yêu 

cầu thì đƣa các sản phẩm này về bể chứa trung gian cho quá trình chế 

biến tiếp theo hoặc tới hệ thống pha trộn sản phẩm cuối cùng. 

- Cặn chƣng cất đƣợc đƣa tới bể chứa trung gian hoặc đƣa thẳng tới các 

phân xƣởng chế biến phía sau nếu các phân xƣởng này đã khởi động 

xong đang chờ nguyên liệu trực tiếp từ phân xƣởng chƣng cất ở áp 

suất khí quyển. 

5.5. CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP 

1. Hãy trình bày các phân đoạn chƣng cất chính của dầu thô và nhiệt độ điểm 

cắt các phân đoạn này; 

2. Trình bày khái niệm điểm cắt, nhiệt độ điểm sôi đầu và nhiệt độ điểm sôi 

cuối trong chƣng cất dầu thô và các sản phẩm dầu mỏ. 

3. Trình bày một số nguyên tắc cơ bản cần lƣu ý trong thiết kế tháp chƣng cất 

dầu thô. 

4. Phân loại tháp chƣng cất, ƣu nhƣợc điểm của từng loại tháp. 

5. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động chung của tháp đĩa. Các loại 

tháp đĩa. 

6. Trình bày cấu tạo và nguyên lý hoạt động chung của tháp đệm. Các dạng 

đệm cơ bản . 

7. Trình bày vai trò của tháp chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển. 

8. Tại sao phải tiến hành chƣng cất cặn ở áp suất chân không, vai trò của 

tháp chƣng cất chân không trong chế biến dầu khí? 

9. Tại sao phải tiến hành tách muối và khử kim loại khỏi dầu thô? Trình bày 

các phƣơng pháp chính để khử muối, nguyên lý hoạt động của các 

phƣơng pháp này. 

10. Tại sao tháp chƣng cất chân không lại thƣờng sử dụng loại tháp đệm? 
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BÀI 6. THIẾT BỊ HẤP PHỤ, HẤP THỤ 

Mã bài: HD I6 

 

Giới thiệu 

Để phân chia hệ lỏng không đồng nhất, trong quá trình chế biến dầu khí, 

phƣơng pháp chƣng luyện đƣợc sử dụng phổ biến. Tuy nhiên, trong quá trình 

chế biến, nhiều hỗn hợp cần phải đƣợc phân tách bằng công nghệ khác nhƣ 

trích ly, hấp phụ, hấp thụ. Quá trình hấp phụ và hấp thụ trong chế biến dầu khí 

đƣợc sử dụng chủ yếu để làm sạch sản phẩm và đặc biệt là dùng để xử lý các 

chất độc hại trong khí thải, nƣớc thải và hydrocacbonnhẹ (LPG) 

Mục tiêu thực hiện 

Học xong bài này học viên có năng lực: 

- Mô tả đƣợc cấu tạo và vai trò các thiết bị hấp thụ, hấp phụ trong công 

nghiệp chế biến dầu khí. 

- Mô tả đƣợc các loại tác nhân hấp phụ, hấp thụ. 

- Mô tả đƣợc cấu tạo nguyên lý hoạt động của tháp hấp thụ H2S bằng 

Amine và quá trình tái sinh Amine. 

- Mô tả đƣợc các thiết bị hấp thụ, hấp phụ khác áp dụng trong công 

nghiệp chế biến dầu khí. 

Nội dung chính 

- Vai trò quá trình hấp thụ, hấp phụ trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

- Các tác nhân hấp phụ, hấp thụ sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu 

khí. 

- Tháp hấp thụ H2S làm sạch LPG bằng Amine và quá trình tái sinh 

Amine. 

- Các thiết bị hấp phụ, hấp thụ khác. 

6.1. Ý NGHĨA QUÁ TRÌNH HẤP THỤ VÀ HẤP PHỤ TRONG CHẾ BIẾN DẦU 

KHÍ 

Nhƣ đã biết, dầu thô và các sản phẩm dầu mỏ trong quá trình chế biến là 

hỗn hợp của nhiều cấu tử khác nhau. Để phân chia các hỗn hợp đồng nhất này 

thành các phân đoạn riêng biệt theo mục đích sử dụng cũng nhƣ để tách các 

tạp chất có hại ra khỏi sản phẩm ngƣời ta phải sử dụng nhiều quá trình công 

nghệ phân tách khác nhau. Quá trình chƣng luyện đƣợc sử dụng rộng rãi để 

phân chia dầu thô ra các dạng sản phẩm dầu khí khác nhau, tuy nhiên, phƣơng 

pháp này không thích hợp để phân tách các dạng hợp chất độc hại ra khỏi các 

sản phẩm do giới hạn về mặt công nghệ hoặc nếu sử dụng phƣơng pháp 
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chƣng luyện sẽ phải đầu tƣ lớn hơn. Trong chế biến dầu khí, có một lƣợng các 

tạp chất lẫn trong các sản phẩm, dòng khí thải, nƣớc thải (nhƣ H2S, SOX, NOX, 

phenol...) cần phải đƣợc tách ra để đảm bảo chất lƣợng sản phẩm và tiêu 

chuẩn môi trƣờng. Để tách các tạp chất này, công nghệ hấp thụ, hấp phụ đƣợc 

áp dụng rộng rãi trong các nhà máy. Một số ứng dụng cụ thể nhƣ loại bỏ H2S ra 

khỏi khí nhiên liệu trong nhà máy, tách sơ bộ H2S chứa trong LPG trƣớc khi 

đem đi xử lý tinh bằng các phƣơng pháp khác, xử lý SOX chứa trong khí thải 

của phân xƣởng RFCC, phenol chứa trong nƣớc chua từ các phân xƣởng công 

nghệ,... Với các vai trò nhƣ vậy, công nghệ hấp thụ, hấp phụ đóng vai trò quan 

trọng đối với công nghiệp chế biến dầu khí không chỉ trong việc đảm chất lƣợng 

sản phẩm mà còn trong cả lĩnh vực đảm bảo tiêu chuẩn môi trƣờng.  

6.2. HẤP THỤ TRONG CHẾ BIẾN DẦU KHÍ 

6.2.1. Giới thiệu 

Bên cạnh phƣơng pháp chƣng cất, phƣơng pháp hấp thụ cũng đƣợc sử 

dụng tƣơng đối rộng rãi trong công nghiệp chế biến dầu khí để phân chia hỗn 

hợp khí hoặc khí lỏng. Trong thực tế, hấp thụ luôn đi kèm với nhả hấp thụ nhằm 

tuần hoàn và tái sử dụng dung môi để giảm chi phí vận hành. Lý thuyết chung 

của quá trình hấp thụ đã đƣợc đề cập ở giáo trình khác của chƣơng trình (Giáo 

trình ” Quá trình và Thiết bị công nghệ hoá học”), vì vậy, trong bài học này sẽ 

không đi sâu vào lý thuyết của quá trình hấp thụ mà chỉ nhắc lại một số nguyên 

lý chung của quá trình và một số đặc điểm riêng quá trình hấp thụ trong chế 

biến dầu khí. 

6.2.2. Nguyên lý quá trình 

6.2.2.1. Định nghĩa 

Quá trình hấp thụ và nhả hấp thụ tƣơng tự nhƣ quá trình chƣng luyện. 

Quá trình chƣng luyện là quá trình chuyển khối giữa pha lỏng và pha hơi trong 

mỗi bậc chuyển khối trong tháp chƣng luyện. Trong quá trình hấp thụ, quá trình 

chuyển khối xảy ra giữa pha lỏng và pha khí trong mỗi bậc chuyển khối của 

tháp hấp thụ.  

Quá trình hấp thụ là quá trình một chất hoà tan hay một cấu tử chuyển từ 

pha khí vào pha lỏng. Quá trình nhả hấp thụ là quá trình ngƣợc lạ,i đó là quá 

trình chuyển cấu tử từ pha lỏng sang pha khí. Các thiết bị hấp thụ thƣờng đi 

kèm với các thiết bị nhả hấp thụ để tái sinh dung môi và tách chất bị hấp thụ. 
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Hình H-6.1 Sơ đồ nguyên lý chung quá trình hấp thụ và nhả hấp thụ khí trong 

chế biến dầu khí 

6.2.2.2. Mô tả quá trình. 

Sơ đồ nguyên lý quá trình hấp thụ và nhả hấp thụ áp dụng trong chế biến 

dầu khí đƣợc mô tả trong hình H-6.1. Theo sơ đồ nguyên lý này, hỗn hợp khí 

(chứa các chất cần phải tách ra) đƣợc đƣa vào phía dƣới tháp hấp thụ. Tháp 

hấp thụ có cấu tạo hoàn toàn nhƣ tháp chƣng cất ngoại trừ không có bình 

ngƣng tụ và thiết bị gia nhiệt đáy. Khí đƣa vào tháp từ phía dƣới, dung môi 

đƣợc đƣa vào từ đỉnh tháp. Tại đây, quá trình tiếp xúc pha diễn ra, một số cấu 

tử trong pha khí sẽ đƣợc hấp thụ chọn lọc sang pha lỏng rồi đi và đi xuống đáy 

tháp. Pha lỏng sau đó đƣợc đƣa sang thiết bị nhả hấp thụ. Khí đƣợc loại bỏ tạp 

chất đi ra ở đỉnh tháp hấp thụ. Phƣơng pháp nhả hấp thụ thông thƣờng đƣợc 

áp dụng là phƣơng pháp tăng nhiệt độ của dung môi. Tùy theo tính chất của khí 

hấp thụ và chế độ hoạt động tháp nhả hấp thụ mà cấu tử hấp thụ sẽ thoát ra ở 

dạng khí ở đỉnh tháp hoặc tái sinh ở dạng lỏng ở đỉnh tháp. Dung môi hấp thụ 

tách ra ở đáy tháp nhả hấp thụ, đƣợc làm mát rồi cho quay trở lại tháp hấp thụ 

hoàn thành một chu trình khép kín. 

6.2.3. Thiết bị và dung môi hấp thụ 

6.2.3.1. Thiết bị 

Thiết bị sử dụng cho quá trình hấp thụ và nhả hấp thụ rất giống với thiết bị 

sử dụng cho quá trình chƣng luyện ngoại trừ thiết bị gia nhiệt đáy và thiết bị 
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ngƣng tụ không cần thiết cho quá trình này. Quá trình hấp thụ, về nguyên tắc có 

thể tiến hành trong các dạng tháp đĩa, tháp đệm, tháp phun hay các dạng thiết 

bị tiếp xúc khác. Tuy nhiên, trong thực tế các dạng tháp đệm, tháp đĩa hay 

đƣợc dùng trong thực tế hơn cả. Cấu tạo các chi tiết bên trong của tháp hấp thụ 

cũng tƣơng tự nhƣ một tháp chƣng luyện. Cấu tạo một tháp hấp thụ đƣợc mô 

tả trong hình H-6.2.  

 

Hình H-6-2 Sơ đồ cấu tạo tháp hấp thụ kiểu đệm 

Hầu hết các thiết bị hấp thụ hoạt động ở áp suất cao hơn áp suất khí 

quyển và ở nhiệt độ tƣơng đƣơng nhiệt độ môi trƣờng. Chế độ hoạt động này 

cho phép giảm thiểu đƣợc số bậc chuyển khối và lƣu lƣợng dòng của dung môi 

và do đó cho phép giảm đƣợc thể tích thiết bị khi xử lý cùng một lƣu lƣợng 

dòng khí nhƣ nhau. Trái lại với quá trình hấp thụ, quá trình nhả hấp thụ hoạt 
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động ở áp suất thấp và nhiệt độ cao để giảm số bậc chuyển khối và khối lƣợng 

tác nhân nhả hấp thụ. Các chất sử dụng làm tác nhân để nhả hấp thụ thƣờng 

sử dụng là không khí, hơi nƣớc, khí trơ và khí hydrocacbon. 

6.2.3.2. Dung môi hấp thụ 

Dung môi hấp thụ đóng vai trò quan trọng trong quá trình hấp thụ và có ảnh 

hƣởng trực tiếp đến hiệu suất quá trình, chất lƣợng sản phẩm và chi phí vận 

hành, đầu tƣ thiết bị. Vì vậy, việc lựa chọn dung môi hấp thụ là vấn đề quan 

trọng trong thực tế thiết kế, vận hành các thiết bị hấp thụ. Nhìn chung, dung môi 

sử dụng cho một quá trình hấp thụ phải đáp ứng đƣợc các yêu cầu cơ bản sau: 

- Có khả năng hoà tan tốt chất bị hấp thụ, khả năng bay hơi thấp để giảm 

tối đa mất mát trong quá trình hoạt động và dễ dàng tái sinh với độ tinh 

khiết cao; 

- Có độ nhớt thấp để giảm tổn thất áp suất và nâng cao tốc độ truyền 

nhiệt, chuyển khối trong tháp hấp thụ; 

- Có khả năng hoà tan mang tính chất chọn lọc chất bị hấp thụ; 

- Không độc hại, không dễ cháy nổ, không gây ăn mòn thiết bị; 

- Giá thành phải rẻ hoặc ở mức chấp nhận đƣợc, dễ tái sinh và sử dụng 

đƣợc nhiều lần. 

6.2.4. Ứng dụng trong chế biến dầu khí 

Phƣơng pháp hấp thụ đƣợc sử dụng trong chế biến dầu khí chủ yếu là để 

loại bỏ sơ bộ tạp chất khí có hại trong sản phẩm nhẹ (LPG) tới giới hạn thích 

hợp cho quá trình xử lý tinh tiếp theo (nhƣ xử lý bằng kiềm,...) và làm sạch các 

khí nhiên liệu hoặc tới giới hạn cho phép của tiêu chuẩn môi trƣờng (đối với 

nguồn khí nhiên liệu). Các ứng dụng điển hình của phƣơng pháp hấp thụ trong 

chế biến là quá trình hấp thụ H2S chứa trong LPG bằng amine, xử lý khí chua 

bằng amin, xử lý SOx trong khí thải bằng dung dịch Mg(OH)2,... Chi tiết công 

nghệ, thiết bị của các quá trình này sẽ đƣợc trình bày trong các mục sau của 

bài học này. 

6.3. QUÁ TRÌNH HẤP PHỤ TRONG CHẾ BIẾN DẦU KHÍ 

6.3.1. Giới thiệu 

So với quá trình chƣng luyện và hấp thụ quá trình hấp phụ đƣợc sử dụng 

ít hơn và chủ yếu là các quá trình xử lý nƣớc thải, khí thải (để tách các chất độc 

hại ra xử lý riêng) và xử lý nƣớc. 

6.3.2. Nguyên lý quá trình 

6.3.2.1. Định nghĩa và nguyên lý quá trình 
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Quá trình hấp phụ là quá trình trong đó phân tử, nguyên tử, hoặc ion khí 

hay lỏng khuyếch tán tới bề mặt của chất rắn, bị hút vào bề mặt này và giữ ở 

đây bởi lực liên kết phân tử yếu. Chất lỏng, khí bị hút vào pha rắn gọi là chất bị 

hấp phụ. Vật liệu rắn đƣợc gọi là chất hấp phụ. 

Ứng dụng của quá trình hấp phụ dựa trên hai khả khả năng hấp phụ và 

nhả hấp phụ. Trong đa số các trƣờng hợp, lực liên kết giữa chất hấp phụ và 

chất bị hấp phụ yếu hơn so với lực liên kết phân tử. Chính vì vậy cho phép quá 

trình tái sinh chất hấp phụ bằng cách tăng nhiệt độ của chất hấp phụ hoặc giảm 

nồng độ hoặc áp suất riêng phần của chất bị hấp phụ. Đôi khi, ngƣời ta sử dụng 

đồng thời cả hai biện pháp để tái sinh chất hấp phụ và thu hồi chất bị hấp phụ. 

Chất hấp phụ nhờ đƣợc tái sinh nên có thể sử dụng nhiều lần. Quá trình tái 

sinh chất hấp phụ thực hiện khi chất hấp phụ bão hoà chất bị hấp phụ. Về cơ 

bản, có bốn sơ đồ nguyên lý cho chu trình hấp phụ và nhả hấp phụ. Trong thực 

tế, có thể sử dụng phối hợp các sơ đồ này với nhau tùy yêu cầu cụ thể. Các sơ 

đồ hấp phụ cơ bản bao gồm: 

a. Sơ đồ hấp phụ sử dụng phƣơng pháp thay đổi nhiệt độ luân phiên 

Sơ đồ này hoạt động này dựa trên nguyên lý sự phụ thuộc nồng độ cân 

bằng hàm lƣợng chất bị hấp phụ trong pha rắn (chất hấp phụ) vào nhiệt độ chất 

hấp phụ. Khi nhiệt độ chất hấp phụ thấp thì nồng độ cân bằng của chất bị hấp 

phụ cao và ngƣợc lại khi nhiệt độ chất hấp phụ cao thì nồng độ cân bằng của 

chất bị hấp phụ trong chất hấp phụ thấp (xem hình H-6.3). Dựa vào quy luật 

này, nếu hạ nhiệt độ thì quá trình hấp phụ xảy ra chiều thuận còn ngƣợc lại khi 

tăng nhiệt độ thì quá trình nhả hấp phụ xảy ra. Sơ đồ nguyên lý hoạt động của 

quá trình hấp phụ đƣợc mô tả trong hình H-6.4.  

 

 Hình H-6-3-Nguyên lý chu trình hấp phụ thay đổi nhiệt độ luân phiên 
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Hình H-6-4-Sơ đồ nguyên lý chu trình hấp phụ thay đổi nhiệt độ lớp đệm luân 

phiên 

Theo sơ đồ nguyên lý này, hệ thống phải có tối thiểu hai cột hấp phụ, một 

cột đang hoạt động và cột kia tái sinh. Để tái sinh lớp đệm hấp phụ, ngƣời ta sử 

dụng chính hỗn hợp nguyên liệu trong đó có chứa chất bị hấp phụ sau khi đƣợc 

nâng nhiệt độ tới giá trị thích hợp. Sơ đồ nguyên lý này thƣờng áp dụng cho 

hỗn hợp khí chứa nồng độ chất cần hấp phụ rất nhỏ. Giả sử cột hấp phụ 1 đang 

làm việc trong khi cột hấp phụ 2 đang trong giai đoạn tái sinh, quá trình đƣợc 

mô tả nhƣ sau: Hỗn hợp có chứa cần phấp phụ đƣợc đƣa tới cột hấp phụ số 1 

ở nhiệt độ T1. Ở đây, tƣơng ứng với nồng độ của chất bị hấp phụ trong hỗn hợp 

sẽ có một nồng độ cân bằng đạt đƣợc trong chất hấp thụ là X1 (tƣơng ứng áp 

suất riêng phần P1). Khi nồng độ chất bị hấp thụ bão hoà thì cần phải tiến hành 

tái sinh lớp đệm vật liệu hấp phụ. Để tái sinh lớp đệm, nguyên liệu đƣợc nâng 

lên nhiệt độ T2, tƣơngứng với nhiệt độ này, nồng độ cân bằng của chất bị hấp 

phụ sẽ là X2 (X1>X2), chất bị hấp phụ sẽ bị nhả ra về giá trị cân bằng. Chất bị 

hấp thụ sẽ đƣợc thu hồi qua thiết bị làm lạnh, phần còn lại của hỗn hợp đƣa tới 

dòng nguyên liệu tới cột hấp thụ đang trong giai đoạn vận hành. 

b. Sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ để nhả hấp phụ 

Sơ đồ hấp phụ này cũng tƣơng tự nhƣ sơ đồ hấp phụ thay đổi nhiệt độ 

luân phiên, ngoại trừ việc sử dụng khí trơ để tăng nhiệt độ của lớp đệm phục vụ 
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cho quá trình nhả hấp phụ mà không sử dụng dòng nguyên liệu nhƣ là tác nhân 

nhả hấp phụ. Chất bị hấp phụ thƣờng không đƣợc thu hồi nếu sử dụng sơ đồ 

này. 

 

Hình H-6-5-Sơ đồ nguyên lý chu trình hấp phụ sử dụng khí trơ nhả hấp phụ 

Sơ đồ công nghệ của quá trình hấp phụ sử dụng khí trơ để nhả hấp phụ 

đƣợc mô tả trong hình H-6.5. Để hệ thống này hoạt động đƣợc liên tục yêu cầu 

cần phải có tối thiểu hai cột hấp phụ (một cột hoạt động, trong khi cột khác tái 

sinh). Nguyên liệu có chứa chất bị hấp phụ đƣợc đƣa vào cột hấp phụ 1, các 

chất bị hấp phụ có trong nguyên liệu sẽ bị giữ lại trong chất hấp phụ cho tới khi 

bão hoà (đạt nồng độ cân bằng). Khi đó cần phải tiến hành tái sinh lớp đệm hấp 

phụ. Để tái sinh lớp đệm hấp phụ, ngƣời ta sử dụng khí trơ có nhiệt độ cao thổi 

ngƣợc chiều vào lớp đệm. Ở nhiệt độ cao, các chất bị hấp phụ sẽ tách ra khỏi 

chất hấp phụ và cùng dòng khí trơ đi ra khỏi thiết bị. Khi quá trình nhả hấp phụ 

kết thúc, cột hấp phụ sẽ đƣợc đƣa vào hoạt động trở lại bình thƣờng đồng thời 

tiến hành tái sinh cột hấp phụ khác. Khí trơ sử dụng để tái sinh phải có tính chất 

không bị hấp phụ bởi lớp đệm hấp phụ và không đƣợc chứa thành phần chất bị 

hấp phụ. Nếu lƣợng khí trơ cung cấp đủ lớn và thời gian tái sinh đủ dài thì chất 

bị hấp phụ có thể đƣợc tách hoàn toàn ra khỏi chất hấp phụ. Phƣơng pháp này 
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có ƣu điểm là thời gian tái sinh lớp đệm hấp phụ ngắn (chỉ khoảng vài phút). 

Tuy nhiên, sơ đồ hấp phụ này có nhƣợc điểm là công suất không cao do nhiệt 

độ lớp đệm thƣờng cao. 

c. Sơ đồ hấp phụ sử dụng chất nhả hấp phụ thay thế 

Khác với sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ, sơ đồ hấp phụ này sử dụng chất 

lỏng hoặc khí có khả năng bị hấp phụ bởi chất hấp phụ tƣơng đƣơng với chất bị 

hấp phụ để nhả hấp phụ. Quá trình nhả hấp phụ xảy ra nhờ vào đồng thời hai 

yếu tố: yếu tố thứ nhất do áp suất riêng phần của chất bị hấp phụ trong pha khí 

giảm (khi sử dụng chất nhả hấp phụ là pha khí) hay nồng độ (trong pha lỏng khi 

sử dụng chất nhả hấp phụ là pha lỏng) thấp, yếu tố thứ hai là sự cạnh tranh hấp 

phụ giữa chất bị hấp phụ và chất nhả hấp phụ. Các chất nhả hấp phụ sẽ dần 

thế chỗ của chất bị hấp phụ trong quá trình tái sinh lớp đệm hấp phụ (chính vì 

vậy mà gọi là sơ đồ sử dụng chất nhả hấp phụ thay thế). Phƣơng pháp này có 

nhƣợc điểm là tiềm tàng khả năng làm nhiễm bẩn sản phẩm sau khi hấp phụ do 

chất nhả hấp phụ nằm trong chất hấp phụ (trong giai đoạn tái sinh) sẽ bị thay 

thế bởi chất bị hấp phụ trong quá trình hấp phụ. Chất nhả hấp phụ sau khi bị 

thay thế bởi chất bị hấp phụ sẽ hoà vào cùng dòng sản phẩm sau hấp phụ là 

nguyên nhân làm nhiễm bẩn. Nhƣ vậy sơ đồ này chỉ thích hợp khi, chất nhiễm 

bẩn không làm ảnh hƣởng nhiều đến chất lƣợng sản phẩm hoặc lƣợng chất 

nhiễm bẩn là rất thấp.  

 

Hình H-6-6-Sơ đồ nguyên lý chu trình hấp phụ sử dụng chất nhả hấp thay thế 
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Trong quá trình nhả hấp phụ đồng thời xảy ra quá trình nhả hấp (chất bị 

hấp thụ) và quá trình hấp phụ (chất nhả hấp), vì vậy, tổng lƣợng nhiệt tiêu thụ 

và lƣợng nhiệt sinh ra gần nhƣ cân bằng nhau (một quá trình toả nhiệt, một quá 

trình thu nhiệt). Điều này dẫn đến quá trình nhả hấp phụ gần nhƣ là quá trình 

đẳng nhiệt, nhiệt độ của lớp đệm hấp phụ không tăng cao sau khi nhả hấp phụ 

sẽ làm tăng công suất hấp phụ so với các sơ đồ hấp phụ khác. Sơ đồ công 

nghệ của quá trình hấp phụ thay thế đƣợc mô tả trong hình H-6.6. Theo sơ đồ 

này, chất nhả hấp thụ không cần phải đƣợc gia nhiệt trƣớc khi đƣa vào lớp 

đệm hấp phụ. 

d. Sơ đồ hấp phụ thay đổi áp suất luân phiên (Pressured Swing 

Adsorption) 

Một sơ đồ hấp phụ khác cũng đƣợc sử dụng phổ biến trong thực tế là sơ 

đồ hấp phụ thay đổi áp suất luân phiên. Sơ đồ này hoạt động dựa trên nguyên 

lý sự phụ thuộc nồng độ cân bằng của chất bị hấp phụ vào áp suất riêng phần 

của chất bị hấp phụ trong pha khí và mối quan hệ giữa áp suất riêng phần và áp 

suất chung của hỗn hợp. Khi áp suất riêng phần của chất bị hấp phụ cao thì 

nồng độ cân bằng của chất bị hấp phụ trong pha rắn càng cao và ngƣợc lại 

(xem hình H-6.7). Để thúc đẩy quá trình hấp phụ ngƣời ta tăng áp suất riêng 

phần của chất bị hấp phụ trong pha khí, để nhả hấp phụ ngƣời ta giảm áp suất 

riêng phần của chất hấp phụ trong pha khí.  

Trong thực tế, ngƣời ta thƣờng sử dụng chính dòng khí sau khi hấp phụ 

để làm tác nhân nhả hấp phụ bằng cách giảm áp suất của dòng khí này xuống. 

Khi áp suất tổng của hỗn hợp khí giảm thì áp suất riêng phần của chất bị hấp 

phụ chứa trong dòng khí cũng giảm do vậy quá trình nhả hấp sẽ xảy ra khi cho 

dòng khí thấp áp này đi qua lớp đệm hấp phụ. Sơ đồ nguyên lý chu trình hấp 

phụ thay đổi áp suất luân phiên đƣợc mô tả trong hình H-6.8. 

 

Hình H-6.7 – Quan hệ giữa nồng độ chất bị hấp phụ và áp suất riêng phần 
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Hình H-6-8-Sơ đồ nguyên lý chu trình hấp phụ thay đổi áp suất luân phiên 

Theo sơ đồ công nghệ này, hỗn hợp khí có chứa chất bị hấp phụ đƣợc 

đƣa vào cột hấp phụ 1 ở áp suất cao (p1), tại đây quá trình hấp phụ xảy ra cho 

tới khi nồng độ chất bị hấp phụ đạt giá trị nồng độ cân bằng tƣơng ứng với áp 

suất riêng phần của chất bị hấp phụ trong pha rắn (X1). Khi nồng độ đạt tới giá 

trị nồng độ bão hoà toàn bộ lớp đệm thì bắt đầu phải tiến hành quá trình tái sinh 

lớp đệm (nhả hấp phụ). Hỗn hợp khí sau khi hấp phụ đƣợc sử dụng làm tác 

nhân nhả hấp phụ. Một lƣợng thích hợp dòng khí này đƣợc đƣa trở lại cột hấp 

phụ ở áp suất thấp (tƣơng ứng áp suất riêng phần p2). Tƣơng ứng với áp suất 

riêng phần trong pha khí thấp hơn (p2), nồng độ cân bằng chất bị hấp phụ 

tƣơng ứng là X2 (X2<X1) và do vậy quá trình nhả hấp phụ xảy ra cho tới khi 

nồng độ chất bị hấp phụ trong pha rắn đạt tới giá trị cân bằng mới (X2) thì dừng 

quá trình tái sinh để chuyển sang quá trình hấp phụ. Dòng khí nhả hấp phụ 

đƣợc đƣa vào thiết bị theo chiều ngƣợc với chiều dòng khí trong giai đoạn hấp 

phụ. 

6.3.2.2. Lựa chọn sơ đồ 

Để hỗ trợ cho việc lựa chọn một sơ đồ hấp phụ thích hợp, Keller đã xây 

dựng một bảng ma trận đơn giản để hƣớng dẫn lựa chọn nhanh một sơ đồ hấp 



 
306 

phụ mà không cần phải tính toán sơ bộ trƣớc khi đƣa ra lựa chọn. Bảng ma 

trận này đƣợc tóm tắt trong bảng 6-1. 

Bảng 6-1 Bảng ma trận lựa chọn sơ đồ hấp phụ thích hợp. 

Điều kiện công nghệ 

Chất bị hấp phụ dạng khí 

Chất bị 

hấp phụ 

dạng lỏng 

Thay 

đổi 

nhiệt 

độ 

luân 

phiên 

Dùng 

khí 

trơ tái 

sinh 

Phƣơng 

pháp 

thay thế 

Thay 

đổi 

áp 

suất 

luân 

phiên 

Thay đổi 

nhiệt độ 

luân phiên 

Nguyên liệu: khí hoặc hơi + + + + - 

Nguyên liệu: lỏng, hơi < 2000C 0 + + + + 

Nguyên liệu: lỏng, hơi > 2000C - - - - + 

Nồng độ chất bị hấp phụ trong nguyên 

liệu <3% 
+ + 0 0 + 

Nồng độ chất bị hấp phụ trong nguyên 

liệu <3-10% 
+ + + + - 

Nồng độ chất bị hấp phụ trong nguyên 

liệu >10% 
- + + + - 

Yêu cầu sản phẩm có độ tinh khiết cao + + + p + 

Khó phân tách chất bị hấp phụ và khí 

trơ 
p 0 - NA p 

Ghi chú 

(+)- Áp dụng phù hợp 0-Rất hiếm khi áp dụng hoặc chưa chắc chắn 

(-)-Không áp dụng được NA-Không đúng điều kiện áp dụng 

p -Có thể áp dụng được  

6.3.3. Thiết bị 

Thiết bị hấp phụ tƣơng đối đơn giản bao gồm các cột hấp phụ và hệ thống 

van cách ly để điều khiển dòng chảy qua thiết bị khi chuyển từ chế độ hoạt 

động bình thƣờng sang chế độ tái sinh. Các cột hấp phụ là các bình trụ tròn, 

bên trong lắp các lớp đệm chứa chất hấp phụ. Chiều cao của lớp đệm đƣợc 

tính toán để đảm bảo hiệu quả hấp phụ và phù hợp với chu kỳ tái sinh. Cấu tạo 

của thiết bị hấp phụ nhìn chung tƣơng đối đơn giản. Tùy theo ứng dụng cụ thể 
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mà có thế có cấu tạo riêng biệt, các vấn đề khác biệt sẽ đƣợc trình bày riêng 

trong các ứng dụng cụ thể. 

6.3.4. Ứng dụng trong chế biến dầu khí 

Ứng dụng của quá trình hấp phụ trong chế biến dầu khí không nhiều nhƣ 

so với phƣơng pháp chƣng cất, tuy nhiên phƣơng pháp này cũng đƣợc áp cũng 

đƣợc áp dụng trong nhiều quá trình công nghệ. Những ứng dụng chính của quá 

trình hấp phụ trong chế biến dầu khí là sản xuất nguồn khí trơ (sản xuất khí ni-

tơ), làm sạch khí hay nguồn nƣớc thải khỏi một số chất độc hại. Một trong 

những ứng dụng điển hình nhất của quá trình hấp phụ là sử dụng cột hấp phụ 

than hoạt tính để tách phenol ra khỏi nguồn nƣớc thải từ các phân xƣởng công 

nghệ trƣớc khi dòng nƣớc thải này đƣa vào hệ thống nƣớc thải chung để xử lý 

nhằm nâng cao hiệu quả quá trình xử lý và giảm chi phí đầu tƣ cho hệ thống xử 

lý (nếu hoà trộn nguồn nƣớc chứa chất thải khác nhau lại trƣớc khi có xử lý 

riêng sơ bộ cho từng dòng sẽ làm loãng nồng độ các chất cần tách dẫn đến khó 

tách các tạp chất này và thiết bị xử lý sẽ lớn hơn rất nhiều). Chi tiết về các ứng 

dụng này sẽ đƣợc trình bày ở phần IV của bài học này. 

6.4. CÁC QUÁ TRÌNH ĐIỂN HÌNH TRONG CÔNG NGHIỆP CHẾ BIẾN DẦU 

KHÍ 

6.4.1. Quá trình xử lý khí trong phân xƣởng thu hồi khí 

Trong nhà máy chế biến dầu khí (điển hình là nhà máy lọc hoá dầu), một 

lƣợng lớn hydrocacbon nhẹ đƣợc tạo ra (khí nhiên liệu và khí hoá lỏng). Nguồn 

khí này cần phải đƣợc thu gom, phân loại theo mục đích sử dụng để nâng cao 

hiệu suất thu hồi sản phẩm và hiệu quả kinh tế. Nguồn khí hydrocacbon này tạo 

ra ở nhiều quá trình công nghệ khác nhau và có tính chất rất khác nhau. Vì vậy, 

ngƣời ta thƣờng phải xây dựng một cụm thiết bị để thu gom, phân loại các 

nguồn khí này. Trong nhà máy lọc dầu, cụm thiết bị thu gom khí thƣờng đƣợc 

tích hợp trong phân xƣởng cracking do nguồn khí chủ yếu sinh ra từ phân 

xƣởng này. Về cơ bản, nguồn khí hydrocacbon sinh ra đƣợc thu gom và phân 

loại thành hai loại: khí hoá lỏng (LPG) và khí nhiên liệu. Tuy nhiên, có một vấn 

đề là nguồn khí này thƣờng chứa lƣợng tạp chất độc hại cần phải đƣợc xử lý. 

Phƣơng pháp và thiết bị xử lý nguồn khí này sẽ đƣợc trình bày trong các mục 

dƣới đây. 

6.4.1.1. Xử lý khí nhiên liệu 

a. Đặt vấn đề 

Trong quá trình chế biến, đặc biệt là quá trình cracking, một lƣợng tƣơng 

đối lớn khí hydrocacbon nhẹ (C2
--) đƣợc tạo ra. Nguồn khí này đƣợc sử dụng 
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làm khí nhiên liệu tiêu thụ nội tại trong nhà máy (cho các lò đốt, lò gia nhiệt,...). 

Tuy nhiên, đồng thời với việc sản sinh ra nguồn khí nhiên liệu, một lƣợng khí 

gây ô nhiễm cho môi trƣờng (nhƣ H2S, SOx, NOx,...) cũng đƣợc tạo ra (hàm 

lƣợng tùy thuộc vào bản chất nguyên liệu chế biến). Nếu hàm lƣợng các khí 

độc hại này quá nhiều trong khí nhiên liệu sẽ dẫn đến nồng độ các chất độc hại 

trong khí thải không đáp ứng yêu cầu đồng thời gây ăn mòn thiết bị. Đối với 

nguồn khí nhiên liệu, ngƣời ta thƣờng chọn giải pháp xử lý loại tạp chất trƣớc 

khi đem đốt để giảm thiểu hiện tƣợng ăn mòn đƣờng ống, máy móc thiết bị. 

Ngoài nguồn khí tạo ra trong quá trình chế biến, trong ngành dầu khí còn có 

nguồn khí tự nhiên, khí đồng hành, nếu các nguồn khí này chứa nhiều tạp chất 

cũng cần phải đƣợc xử lý trƣớc khi sử dụng. Các nguồn khí tự nhiên thƣờng 

sạch ít khi phải xử lý (ngoại trừ các trƣờng hợp sử dụng làm nguyên liệu), vì 

vậy, trong khuôn khổ bài học này chỉ giới thiệu phƣơng pháp xử lý khí nhiên 

liệu sản sinh ra trong các nhà máy lọc hoá dầu. Phƣơng pháp đƣợc sử dụng 

rộng rãi nhất hiện nay để xử lý khí nhiên liệu trong các nhà máy này là phƣơng 

pháp hấp thụ.  

b. Sơ đồ công nghệ và nguyên lý quá trình xử lý khí nhiên liệu 

Nguyên lý quá trình 

Trong khí nhiên liệu, khí độc hại cần phải xử lý chủ yếu là khí H2S. Để tách 

bớt khí này ra khỏi hỗn hợp khí, ngƣời ta sử dụng phƣơng pháp hấp thụ. Dung 

dịch amine đƣợc sử dụng làm dung môi để hấp thụ chọn lọc H2S. Dung dịch 

amine sau đó đƣợc tái sinh để sử dụng tiếp. Khí H2S đƣợc thu hồi lại để xử lý 

riêng hoặc đƣa tới phân xƣởng thu hồi và sản xuất lƣu huỳnh nếu lƣợng khí 

H2S đủ để xây dựng một phân xƣởng thu hồi lƣu huỳnh. 

Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ của quá trình xử lý khí nhiên liệu đƣợc mô tả trong hình 

H-6.9. Theo sơ đồ này, khí nhiên liệu đƣợc đƣa vào một tháp hấp thụ sơ bộ. 

Dung môi sử dụng hấp thụ trong tháp này là dầu rửa (thƣờng là dầu LCO của 

quá trình cracking). Tại tháp này, một phần H2S đƣợc hấp thụ vào dầu rửa, tuy 

nhiên, mục đích chính của tháp này là thu hồi hydrocacbon (từ C3
+) còn chứa 

trong khí. Khí sau khi đƣợc làm sạch sơ bộ bằng dầu rửa trong tháp hấp thụ sơ 

bộ, hỗn hợp khí đƣợc làm nguội rồi đƣa tới bình tách dầu. Bình tách dầu có 

chức năng tách các hạt dầu rửa còn kéo theo dòng khí và ổn định áp suất dòng 

khí trƣớc khi vào tháp hấp thụ amine. Khí sau khi ra khỏi thiết bị tách dầu đƣợc 

đƣa tới tháp hấp thụ bằng amine.  
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Trong tháp hấp thụ amine, dung dịch amine nghèo H2S đƣợc đƣa vào từ 

đỉnh tháp chảy xuống, còn khí nhiên liệu đƣợc đƣa vào từ phía dƣới. Quá trình 
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tiếp xúc pha giữa dung dịch amine và khí nhiên liệu xảy ra trong tháp. Dung 

dịch amine sẽ hấp thụ chọn lọc khí H2S và đi xuống đáy tháp còn khí nhiên liệu 

đƣợc tách ra ở đỉnh tháp rồi thu gom về hệ thống khí nhiên liệu chung của nhà 

máy. Dung dịch amine giàu H2S đƣợc đƣa tới bộ phận tái sinh Amine. Trong bộ 

phận tái sinh amine, dung dịch amine giàu H2S đƣợc đƣa vào một bình chứa để 

tách hydrocacbon lỏng và khí còn kéo theo. Dung dịch amine sau đó đƣợc đƣa 

qua hàng loạt các thiết bị trao đổi nhiệt trƣớc khi vào tháp tái sinh amine. Tại 

tháp tái sinh, dung dịch amine giàu H2S đƣợc đƣa vào tháp ở phía trên và chảy 

dần xuống đáy tháp. Phía dƣới đáy tháp có thiết bị gia nhiệt đáy để cấp nhiệt 

cho tháp. Do nhiệt độ dung dịch cao khí H2S đƣợc tách dần ra khỏi dung dịch. 

Ở đáy tháp thu đƣợc dung dịch amine còn chứa hàm lƣợng rất thấp khí đã hấp 

thụ và đƣa tuần hoàn trở lại tháp hấp thụ tái sử dụng. Lƣợng dung dịch amine 

thất thoát trong quá trình hoạt động sẽ đƣợc bổ sung bằng dung dịch mới từ bể 

chứa riêng biệt. Khí H2S tách ra ở đỉnh tháp sẽ đƣợc đƣa tới thiết bị xử lý hoặc 

phân xƣởng thu hồi lƣu huỳnh. 

c. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị 

Quá trình xử lý khí nhiên liệu gồm hai khối thiết bị chính là khối các thiết bị 

hấp thụ và khối thiết bị tái sinh amine.  

Thiết bị hấp thụ 

Khối hấp thụ bao gồm các thiết bị chính sau: 

- Tháp hấp thụ sơ bộ bằng dầu; 

- Tháp hấp thụ bằng amine; 

- Bình chứa và lọc dầu hấp thụ; 

- Bình tách dầu; 

- Các thiết bị trao đổi nhiệt. 

Tháp hấp thụ sơ bộ bằng dầu nhƣ đã đề cập có nhiệm vụ tách bớt một 

phần khí H2S và hydrocacbon lỏng kéo theo. Dung môi sử dụng cho quá trình 

hấp thụ sơ bộ là dầu trích ra từ tháp chƣng cất chính của phân xƣởng cracking. 

Dầu sau khi hấp thụ sẽ đƣợc đƣa trở lại tháp chƣng cất để chế biến lại. Thiết bị 

hấp thụ sơ bộ bằng dầu thƣờng sử dụng là dạng tháp đĩa có khoảng 20†25 bậc 

trao đổi chất tùy thuộc vào thiết kế. Cấu tạo bên trong của tháp giống nhƣ cấu 

tạo của tháp chƣng cất đã trình bày ở bài 5 của giáo trình này. 

Bình chứa và lọc dầu hấp thụ: Dầu hấp thụ trƣớc khi đƣa vào tháp hấp thụ 

đƣợc đƣa qua một bình chứa để lọc các tạp chất kéo theo và tách nƣớc ra khỏi 

dầu. Việc làm sạch dầu là cần thiết để nâng cao hiệu suất quá trình hấp thụ và 
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tránh hiện tƣợng đóng cặn bên trong tháp. Ngoài chức năng làm sạch dầu, bình 

tách dầu còn có ý nghĩa bình ổn dòng chảy dầu hấp thụ trƣớc khi vào tháp.  

Tháp hấp thụ amine: Đây là thiết bị chính của cụm thiết bị này, phần lớn 

lƣợng khí H2S sẽ bị tách ra khỏi hỗn hợp khí nhiên liệu nhờ khả năng hấp thụ 

chọn lọc của dung dịch amine. Thiết bị hấp thụ amine là thiết bị tháp hấp thụ 

kiểu tháp (thƣờng là dạng đĩa). Cấu tạo bên trong của tháp cũng giống nhƣ cấu 

tạo của tháp chƣng cất. Điểm khác về cấu tạo bên trong của tháp là bộ phận 

thu hồi lỏng cuốn theo đƣợc lắp ở phần đỉnh tháp và không có thiết bị gia nhiệt 

đáy. Tháp tái sinh amine thƣờng có khoảng 20†25 bậc chuyển khối tùy theo 

thiết kế và loại đĩa sử dụng. Cấu tạo của các chi tiết bên trong tháp đã đƣợc mô 

tả chi tiết trong bài 5 của giáo trình này (Thiết bị chƣng cất). Vì vậy, trong bài 

học này chỉ giới thiệu một số chi tiết khác với tháp chƣng cất cất nhƣ bộ phận 

thu hồi hạt lỏng kéo theo,... 

Bộ phận thu hồi hạt lỏng kéo theo về cơ bản đƣợc chia thành bốn loại: 

- Kiểu lƣới đan (các loại vật liệu khác nhau); 

- Kiểu đệm sợi; 

- Kiểu tấm chắn; 

- Kiểu cơ cấu ly tâm (Cyclone). 

Cấu tạo của các dạng tách lỏng này đƣợc minh họa ở hình H-6.10. Tuy 

nhiên, tùy thuộc vào ứng dụng cụ thể mà chúng có kết cấu, hình dáng và vật 

liệu chế tạo khác nhau. Ngoài bộ phận thu hồi chất lỏng khác với thiết bị chƣng 

cất (ở đỉnh tháp hấp thụ), một số bộ phận khác nhƣ bộ phận phân phối khí 

(trong tháp hấp thụ khí) cũng đƣợc thiết kế thay đổi so với tháp chƣng cất cho 

phù hợp với quá trình chuyển khối trong pha khí. Một trong yêu cầu của bộ 

phân phối khí là đảm bảo khí đi vào tháp ổn định và phân phối đồng đều trên 

tiết diện tháp. Một số dạng kết cấu bộ phận phân phối khí đƣợc mô tả trong 

hình H-6.11. 

 

Đệm thu hồi lỏng bằng lƣới kim loại 
 

Thiết bị thu hồi dạng tấm  
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Thiết bị thu hồi lỏng kiểu cyclone  

 

Đệm thu hồi chất lỏng kiểu đệm sợi 

Hình H-6.10- Cấu tạo một số dạng thiết bị thu hồi lỏng trong tháp hấp thụ khí 

 

Bộ phân phân phối kiểu cánh 

 

Bộ phân phân phối kiểu xoáy lốc 

Hình H-6.11 Cấu tạo một số dạng phân phối khí vào tháp hấp thụ khí 

Thiết bị tái sinh amine 

Thiết bị tái sinh amine có nhiệm vụ hoàn nguyên amine để tái sử dụng 

nhằm giảm chi phí vận hành và thu hồi khí chua (H2S) để đƣa đi xử lý tiếp. 

Thiết bị tái sinh amine bao gồm các bộ phận chính sau: 

- Tháp tái sinh amine; 

- Bình chứa amine giàu H2S; 

- Bể chứa amine sạch. 

Tháp tái sinh Amine 

Tháp tái sinh amine là thiết bị quan trong nhất trong hệ thống thiết bị tái 

sinh amine. Tháp có cấu tạo bên trong tƣơng tự nhƣ tháp chƣng cất. Thông 

thƣờng, tháp tái sinh là tháp dạng đĩa, phía dƣới đáy tháp có thiết bị gia nhiệt 

đáy để nâng cao nhiệt độ dung dịch amine giàu H2S để tách khí H2S ra khỏi 

dung dịch. Thiết bị gia nhiệt đáy là thiết bị gia nhiệt kiểu gián tiếp bằng hơi để 

nâng cao hiệu quả quá trình phân tách và tránh hiện tƣợng hòa tan của khí vào 

hơi nƣớc ngƣng tụ. 

Bình chứa Amine giàu khí H2S 
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Bình chứa amine có nhiệm vụ chứa dung dịch amine giàu khí H2S và tách 

hết khí nhiên liệu, hydrocacbon lỏng kéo theo trong dung dịch, đồng thời để 

bình ổn dòng chảy vào tháp tái sinh. Chính vì vậy, bình chứa này có cấu tạo 

đặc biệt vừa là thiết bị triết để tách hydrocacbon lỏng vừa có chức năng thu hồi 

khí nhiên liệu nhƣng không để khí H2S kéo theo. Cấu tạo của bình chứa amine 

giàu khí H2S đƣợc mô tả trong hình H-6.12. Bình chứa amine giàu H2S là bình 

trụ nằm ngang có các vách ngăn để thu hồi riêng dung dich amine và 

hydrocacbon lỏng. Phía trên có lắp một cột hấp thụ lại H2S lẫn trong dòng khí 

nhiên liệu. Để hấp thụ H2S ngƣời ta dùng một lớp đệm lƣới kim phía trên có lắp 

một đĩa phân phối lỏng. Dung dịch hấp thụ là amine (đƣợc tách từ dòng amine 

đƣa quay lại tháp hấp thụ). Khí nhiên liệu tách ra từ bình chứa này đƣợc đƣa 

về hệ thống thu gom khí nhiên liệu của nhà máy. 

 

Hình H-6.12 – Cấu tạo và nguyên lý hoạt động bình chứa mamine giàu H2S 

Bể chứa amine sạch 

Trong quá trình hoạt động, dung dịch amine bị mất mát và cần phải đƣợc 

bổ sung. Ngƣời ta chuẩn bị dung dịch amine có nồng độ phù hợp với chế độ 

hấp thụ H2S và chứa trong bể chứa. Bể chứa dung dịch amine đƣợc cách ly với 

không khí bằng một lớp Ni-tơ để tránh sự thâm nhập của ô-xy vào dung dịch 

amine và sau đó theo vào hệ thống. Bể chứa amine sạch có cấu tạo bình 

thƣờng nhƣ một bể chứa hydrocacbon lỏng dạng mái hình côn. 

6.4.1.2. Xử lý khí hóa lỏng (LPG) 

a. Đặt vấn đề 

Trong quá trình chế biến, một số quá trình nhƣ quá trình chƣng cất dầu ở 

áp suất khí quyển, các quá trình xử lý bằng hydro và đặc biệt là quá trình 

cracking một lƣợng tƣơng đối lớn khí hóa lỏng (C3, C4) đƣợc tạo ra. Đa số các 
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nguồn LPG đều chứa một lƣợng khí gây ô nhiễm là H2S, đặc biệt khi nguồn dầu 

thô chứa nhiều lƣu huỳnh. Về nguyên tắc, để LPG đạt tiêu chuẩn chất lƣợng thì 

ngƣời ta phải sử dụng một số công nghệ xử lý tinh để tách phần lớn hàm lƣợng 

lƣu huỳnh ra khỏi LPG. Tuy nhiên, các phƣơng pháp này chủ yếu là để tách các 

dạng tạp chất lƣu huỳnh ở dạng khác bền vững hơn. Mặt khác, nếu không tách 

sớm nguồn chứa H2S sẽ gây ăn mòn đƣờng ống, thiết bị cho công đoạn xử lý 

tiếp theo và do đó chi phí đầu tƣ cho thiết bị xử lý tinh sẽ cao hơn nhiều. Chính 

vì vậy mà ngƣời ta phải tiến hành tiến hành tách bớt lƣợng tạp chất chứa trong 

LPG bằng phƣơng pháp truyền thống là hấp thụ bằng amine. Một lý do khác 

ngƣời ta cần tách H2S bằng phƣơng pháp hấp thụ amine là phƣơng pháp này 

thích hợp để thu hồi nguồn khí chua cùng với nguồn khí chua từ hệ thống sục 

nƣớc chua để làm nguyên liệu cho phân xƣởng thu hồi và sản xuất lƣu huỳnh. 

b. Sơ đồ công nghệ và nguyên lý quá trình xử lý LPG bằng hấp thụ 

Nguyên lý quá trình 

Các tạp chất trong khí hoá lỏng (LPG) chủ yếu là các tạp chất lƣu huỳnh 

có hại cho môi trƣờng nhƣ H2S, COS, mercaptan,... Để xử lý các tạp chất này 

ngƣời ta có thể dùng nhiều phƣơng pháp khác nhau nhƣ phƣơng pháp ngọt 

hoá, phƣơng pháp xử lý bằng hydro, tuy nhiên, để xử lý H2S bằng phƣơng 

pháp hoá học thì phƣơng pháp khả thi nhất hiện nay vẫn là dùng kiềm. Nhƣ 

vậy, nếu lƣợng H2S lớn thì phải sử dụng một lƣợng kiềm lớn gây ô nhiễm môi 

trƣờng và chi phí lớn cho thiết bị trung hoà và xử lý nƣớc thải. Để khắc phục 

tình trạng này, ngƣời ta phải sử dụng phƣơng pháp khác để tách bớt H2S trƣớc 

khi đem đi xử lý tinh bằng phƣơng pháp ngọt hoá. Phƣơng pháp phổ biến nhất 

là phƣơng pháp hấp thụ bằng amine. Phƣơng pháp hấp thụ bằng amine dựa 

trên khả năng hấp thụ chọn lọc của dung dịch amine đối với khí H2S chứa trong 

LPG. Nhằm nâng cao nâng cao hiệu quả kinh tế amine sau khi sử dụng sẽ 

đƣợc tái sinh để sử dụng lại còn H2S đƣợc thu hồi để sản xuất lƣu huỳnh. 

Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý H2S trong LPG bằng phƣơng pháp hấp 

thụ đƣợc mô tả trong hình H-6.13. Sơ đồ công nghệ này tƣơng tự sơ đồ xử lý 

khí nhiên liệu. Tuy nhiên, sơ đồ này không sử dụng tháp hấp thụ sơ bộ bằng 

dầu. Một điểm khác biệt nữa là dung dịch hấp phụ và LPG đều ở dƣới dạng 

lỏng. LPG chứa H2S đƣợc đƣa tới tháp hấp thụ từ phía dƣới, amine đƣợc đƣa 

vào từ phía đỉnh tháp. Do sự khác nhau về khối lƣợng riêng, LPG dịch chuyển 

dần lên đỉnh tháp còn dung dịch amine chảy xuống dƣới đáy tháp hấp thụ. 

Trong quá trình tiếp xúc, H2S tự do hoặc hoà tan trong LPG sẽ bị hấp thụ vào 
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amine chảy xuống đáy tháp. LPG đã đƣợc xử lý H2S tách ra khỏi đỉnh tháp hấp 

thụ và chuyển về bể chứa để tách phần amine kéo theo. LPG sau khi xử lý sẽ 

đƣợc đƣa tới phân xƣởng xử lý tiếp theo. Dung dịch amine giàu H2S đƣợc đƣa 

tới bể chứa amine. Quá trình tái sinh amine tƣơng tự nhƣ đối với công nghệ xử 

lý khí nhiên liệu đã đƣợc trình bày ở mục 1.1 ở trên. 

Trong đa số các nhà máy thì hệ thống tái sinh amine thƣờng đƣợc tích hợp 

thành một hệ thống duy nhất để tiết kiệm chi phí đầu tƣ, vận hành. Cụm thiết bị 

tái sinh này thƣờng đƣợc đặt gần nguồn tiêu thụ amine lớn nhất. Phƣơng án 

này phải có một cách bố trí mặt bằng tối ƣu để hạn chế tối đa đƣờng ống dẫn 

amine tới các hộ tiêu thụ. 

c. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị 

Quá trình xử lý gồm hai khối thiết bị chính là khối các thiết bị hấp thụ và 

khối thiết bị tái sinh amine.  

Thiết bị hấp thụ 

Khối các thiết bị hấp thụ bao gồm cáchạng mục thiết bị chính sau: 

- - Tháp hấp thụ bằng Amine; 

- - Bình chứa LPG sau hấp thụ; 

Tháp hấp thụ: Tháp hấp thụ dùng để xử lý LPG là tháp dạng đệm có kết 

cấu. Mục đích của tháp là tăng cƣờng tiếp xúc pha giữa dung dịch Amine và 

LPG để tăng hiệu suất quá trình hấp thụ khí H2S từ dòng LPG sang dung dịch 

Amine. 

Thiết bị tái sinh Amine 

Thiết bị tái sinh Amine trong sơ đồ xử lý LPG bao gồm các hạng mục thiết 

bị chính sau: 

- Tháp tái sinh Amine; 

- Bình chứa Amine giàu H2S; 

- Bể chứa Amine sạch. 

Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của các thiết bị này hoàn toàn tƣơng tự 

nhƣ thiết bị trong sơ đồ xử lý khí nhiên liệu đã đƣợc trình bày trong mục 1.2 ở 

trên trong bài học này. Tuy nhiên, nhƣ đã đề cập, các hệ thống tái sinh amine 

trong nhà máy có thể sẽ đƣợc tích hợp lại một hệ thống duy nhất để đảm bảo 

tính hoạt động đồng bộ của nhà máy và giảm chi phí đầu tƣ thiết bị và chi phí 

vận hành. Thiết bị tái sinh amine phải đƣợc thiết kế để đảm bảo dung dịch 

amine sau khi tái sinh thì lƣợng H2S chứa trong dung dịch amine không đƣợc 

phép vƣợt quá 0,02 mole/ mole amine. 
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Hình H-6.13-Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý H2S trong LPG bằng phƣơng 

pháp hấp thụ Amine 

6.4.1.3. Dung môi hấp thụ 

Dung môi hấp thụ có vai trò quan trọng đối với hiệu suất quá trình hấp thụ, 

chi phí đầu tƣ và chi phí vận hành thiết bị. Nhìn chung, dung môi hấp thụ phải 

đáp ứng đƣợc một số tiêu chí quan trọng nhƣ có khả năng hấp thụ chọn lọc, dễ 

tái sinh, không gây ăn mòn máy móc, thiết bị và giá thành ở mức cấp nhận 

đƣợc. Dựa trên các tiêu chí này, dung môi sử dụng để hấp thụ chọn lọc H2S 

trong khí nhiên liệu và LPG thƣờng là một dạng amine. Dạng amine thích hợp 

hay đƣợc sử dụng trong chế biến dầu khí để hấp thụ H2S là Diethanolamine 

(DEA). Các nghiên cứu về lý thuyết và quá trình thực nghiệm cho thấy dung 

dịch Diethanolamine (DEA) 20% khối lƣợng thích hợp cho quá trình hấp thụ 

lỏng-lỏng (giữa LPG và dung dịch amine). 

6.4.2. Xử lý SOX trong khí thải (DeSOx) 

6.4.2.1. Giới thiệu 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí, một trong vấn đề quan trọng cần 

đƣợc quan tâm là kiểm soát nguồn khí thải từ các lò đốt để đảm bảo tiêu chuẩn 

môi trƣờng về chỉ tiêu các chất độc hại. Các chất độc hại trong nguồn khí thải 

đối với công nghiệp chế biến dầu khí chủ yếu là SOx, NOx, các dạng bụi,... 

Trong đó việc xử lý các khí SOx đƣợc xem là một trong những nhiệm vụ quan 
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trọng trong việc xử lý khí thải (do trong dầu thô thƣờng chứa nhiều lƣu huỳnh vì 

vậy lƣợng SOx sản sinh nhiều). Nguồn khí thải chứa nhiều khí SOx chủ yếu từ 

phân xƣởng cracking xúc tác cặn (RFCC) và phân xƣởng thu hồi lƣu huỳnh. 

Phƣơng pháp đơn giản và hiệu quả để xử lý nguồn khí này là sử dụng phƣơng 

pháp hấp thụ bằng dung dịch Mg(OH)2. 

6.4.2.2. Nguyên lý và sơ đồ công nghệ 

a. Nguyên lý quá trình loại SOx 

Khác với quá trình xử lý khí nhiên liệu và LPG, khí H2S đƣợc hấp thụ vào 

dung môi sau đó đƣợc nhả hấp thụ để xử lý tiếp, trong quá trình xử lý SOx, các 

khí độc hại sau khi hấp thụ sẽ phản ứng với dung dịch để tạo các hợp chất bền 

vững và không độc hại đối với môi trƣờng. Dung dịch sử dụng làm chất hấp thụ 

đồng thời là chất tham gia phản ứng là dung dịch Mg(OH)2. Trƣớc hết, khí SOx 

trong khí thải đƣợc hấp thụ vào dung dịch Mg(OH)2 sau đó đƣợc ô-xy hóa 

thành các hợp chất bền vững và không độc hại với môi trƣờng theo các phản 

ứng sau: 

  SO2  + Mg(OH)2         MgSO3    +   H2 O 

  2MgSO3  + O2       2 MgSO4  

  SO3  + Mg(OH)2         MgSO4    +   H2 O 

Hỗn hợp phản ứng (chứa Mg SO4) đƣợc đƣa tới thiết bị lọc để tách MgSO4 

khỏi dòng nƣớc thải. 

b. Sơ đồ công nghệ 

 

Hình H-6.14- Sơ đồ công nghệ xử lý SOx (DESOx) bằng hấp thụ 

Sơ đồ công nghệ xử lý SOx đƣợc mô tả trong hình H-6.14. Theo sơ đồ 

này, hỗn hợp khí thải đƣợc đƣa vào tháp hấp thụ. Trong tháp hấp thụ, dung 
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dịch Mg(OH)2 đƣợc phân phối chảy từ trên xuống dƣới lớp đệm, khí thải đƣa từ 

phía dƣới lên. Trong tháp hấp thụ, khí SOx sẽ hấp thụ vào pha lỏng trong quá 

trình tiếp xúc pha và chảy xuống đáy tháp.  

Ở đáy tháp, không khí nén đƣợc sục vào để ô-xy hóa dạng hợp chất lƣu 

huỳnh không bền vững (MgSO3) thành dạng bền vững hơn (MgSO4) theo các 

phản ứng mô tả ở mục 2.2.1 ở trên. Để nâng cao hiệu suất quá trình, dung dịch 

đáy sẽ đƣợc bơm tuần hoàn trở lại lớp đệm. Một phần dung dịch đáy chuyển 

sang tháp ô-xy hóa để ô-xy hóa tiếp các hợp chất lƣu huỳnh không bền vững.  

Trong thiết bị ôxy hóa, không khí nén đƣợc đƣa vào đáy của tháp, phần khí 

thoát ra ở đỉnh tháp đƣợc đƣa tuần hoàn trở lại phía dƣới lớp đệm,còn hỗn hợp 

dung dịch sau ô-xy hóa đƣợc đƣa sang thiết bị lọc để tách phần bã chứa 

MgSO4 cho mục đích sử dụng khác. Nƣớc thải đƣợc thu gom về hệ thống xử lý 

nƣớc thải của nhà máy. 

Khí thải sau khi qua hệ thống xử lý này sẽ đạt tiêu chuẩn về môi trƣờng về 

hàm lƣợng các chất SOx. 

6.4.2.3. Thiết bị 

Quá trình xử lý SOx bao gồm các hạng mục thiết bị chính sau: 

- Bể pha trộn và chứa dung dịch Mg(OH)2; 

- Tháp hấp thụ; 

- Tháp ô-xy hoá; 

- Thiết bị lọc. 

Bể pha trộn dung dịch Mg(OH)2 

Bể pha trộn dung dịch Mg(OH)2 thƣờng là bể chứa mái hình côn, bên trong 

có bố trí hệ thống cánh khuấy để pha trộn dung dịch có nồng độ theo yêu cầu. 

Tháp hấp thụ 

Tháp hấp thụ là dạng tháp đệm kết cấu, phía đáy tháp có khoang chứa 

dung dịch chảy từ đệm xuống và dung dịch Mg(OH)2 mới đƣợc bổ sung liên tục 

từ bể chứa. Để quá trình ô-xy hoá xảy ra thuận lợi, ngay từ đáy tháp hấp thụ 

này ngƣời ta đã bố trí hệ thống sục không khí vào dung dịch. 

Tháp ô-xy hoá 

Đây là tháp rỗng, phía dƣới có hệ thống phân phối khí. Tháp ô-xy hoá có 

nhiệm vụ chuyển hoá các hợp chất lƣu huỳnh ở dạng kém bền vững (MgSO3) 

sang dạng bền vững hơn (Mg SO4). 

Thiết bị lọc 
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Thiết bị lọc có nhiệm vụ tách và thu hồi pha rắn kết tủa trong hỗn hợp dung 

dịch sau ô-xy hoá (MgSO4). Thông thƣờng dạng thiết bị lọc chân không sẽ 

đƣợc sử dụng cho mục đích này.  

6.4.3. Sản xuất Ni-tơ 

6.4.3.1. Giới thiệu 

Khí ni-tơ có vai trò quan trọng trong việc đảm bảo vận hành an toàn, chất 

lƣợng sản phẩm của nhà máy. Có nhiều phƣơng pháp để sản xuất ni-tơ nhƣ 

phƣơng pháp truyền thống (nén không khí hoá lỏng chƣng cất để phân tách), 

phƣơng pháp hấp phụ để phân tách các thành phần khí hoặc phối hợp giữa 

hấp phụ với công nghệ siêu lạnh để phân chia các thành phần khí trong không 

khí. Trong cả hai phƣơng pháp sản xuất ni-tơ phi truyền thống đều phải sử 

dụng phƣơng pháp hấp phụ phân tử chọn lọc. Tuy nhiên, phƣơng pháp hấp 

phụ kết hợp với kỹ thuật siêu lạnh để sản xuất ni-tơ trong các nhà máy chế biến 

dầu khí đƣợc áp dụng rộng rãi hơn cả vì có nhiều ƣu điểm. Vấn đề sản xuất ni-

tơ đã đƣợc trình bày ở bài 3 của giáo trình này, vì vậy trong khuôn khổ phần 

này chỉ trình bày khía cạnh ứng dụng của quá trình hấp phụ trong sản xuất ni-

tơ. 

6.4.3.2. Nguyên lý và sơ đồ công nghệ 

a. Nguyên lý quá trình 

Sơ đồ nguyên lý chung quá trình sản xuất ni-tơ bằng phƣơng pháp hấp 

phụ phối hợp với kỹ thuật siêu lạnh đƣợc trình bày trong hình H-3.19 của giáo 

trình này. Theo sơ đồ này, không khí sau khi đƣợc nén tới áp suất thích hợp và 

làm mát đƣợc đƣa tới thiết bị hấp phụ kiểu tái sinh bằng khí trơ (hay còn gọi là 

màng lọc phân tử). Tại thiết bị này khí CO2 và hơi ẩm đƣợc giữ lại bởi lớp đệm 

hấp phụ chọn lọc. Hỗn hợp khí chứa ni-tơ và ô-xy sau đó đƣợc làm lạnh rồi đƣa 

tới tháp siêu lạnh để tách ô-xy ra khỏi ni-tơ. 

b. Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ quá trình sản xuất ni-tơ có sử dụng công nghệ hấp phụ 

đƣợc mô tả trong hình H-6.15. Theo sơ đồ công nghệ này, không khí đƣợc nén 

tới áp suất thích hợp (khoảng 7-14Kg/cm2) đƣợc làm mát, tách các hạt rắn lơ 

lửng rồi sau đó đƣợc đƣa tới cột hấp phụ. Sơ đồ hấp phụ đƣợc áp dụng cho 

quá trình này là sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ để tái sinh (sơ đồ hấp phụ cơ 

bản thứ hai). Lớp đệm hấp phụ đƣợc thiết kế để chỉ hấp phụ chọn lọc khí CO2 

và hơi ẩm chứa trong không khí nén. Hỗn hợp khí sau khi ra khỏi cột hấp phụ 

chứa chủ yếu là ni-tơ và ô-xy. Để tạo thuận lợi cho quá trình phân tách và tiết 
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kiệm năng lƣợng, trƣớc khi đƣa vào tháp siêu lạnh, hỗn hợp khí đƣợc đƣa qua 

các thiết bị trao đổi nhiệt tận dụng dòng đi ra từ tháp siêu lạnh có nhiệt độ thấp.  

Để hệ thống hoạt động liên tục, thông thƣờng có ít nhất hai cột hấp thụ 

hoạt động luân phiên nhau (một cột hoạt động và một cột đang tái sinh). Khi lớp 

đệm hấp phụ bão hoà thì tiến hành tái sinh lớp đệm. Khí giàu ô-xy (một sản 

phẩm của tháp phân tách siêu lạnh) sẽ đƣợc trích một phần để tái sinh lớp 

đệm. Tuy nhiên, khí này có nhiệt rất thấp, vì vậy, ngƣời ta gia nhiệt bằng hơi 

trƣớc khi đƣa vào cột hấp phụ tái sinh.  

 

 Hình H-6.15 –Sơ đồ công nghệ sản xuất ni-tơ trong chế biến dầu khí sử dụng 

cột hấp phụ phân tử 

6.4.3.3. Thiết bị 

Thiết bị hấp phụ phân tử trong hệ thống sản xuất ni-tơ cũng rất đơn giản, 

gồm hai cột hấp phụ bố trí theo sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ để tái sinh. 

Ngoài hai cột hấp phụ, hệ thống còn có thiết bị gia nhiệt, hệ thống van và điều 

khiển để đảm bảo chuyển dòng khí khi các cột hấp phụ thay đổi chế độ hoạt 

động từ hấp phụ sang nhả hấp phụ hoặc ngƣợc lại. 

6.4.4. Xử lý Phenol 

6.4.4.1. Giới thiệu 

Trong quá trình hoạt động, một lƣợng phenol (ROH) lẫn trong nƣớc chua 

đƣợc đƣa tới hệ thống thu gom và xử lý nƣớc thải của nhà máy. Phenol là một 

hoá chất độc hại với môi trƣờng và sức khoẻ con ngƣời, vì vậy, đƣợc quy định 

rất ngặt nghèo trong các tiêu chuẩn về nƣớc thải. Để đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn 

môi trƣờng về chất độc hại trong nƣớc thải, trong tất cả cá nhà máy lọc hoá dầu 
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phải có hệ thống xử lý phenol. Hiện nay, trên thế giới có ba phƣơng pháp chính 

để xử lý phenol trong nƣớc thải là: phƣơng pháp hoá học, phƣơng pháp sinh 

học và phƣơng pháp hấp phụ bằng than hoạt tính. Tùy theo nguồn nƣớc thải và 

quy định về môi trƣờng và các yếu tố kinh tế mà ngƣời ta lựa chọn phƣơng 

pháp xử lý phù hợp. Ngoại trừ phƣơng pháp hoá học, các phƣơng pháp xử lý 

khác đều cần đến quá trình hấp phụ để đảm bảo chất lƣợng dòng nƣớc thải 

đáp ứng yêu cầu.  

6.4.4.2. Nguyên lý và sơ đồ công nghệ 

a. Nguyên lý quá trình 

Để tăng hiệu quả quá trình xử lý phenol trong nguồn nƣớc thải, các dòng 

nƣớc có chứa nhiều phenol đƣợc phân loại để xử lý riêng trƣớc khi hòa trộn 

chung với dòng nƣớc thải khác. Trong các nhà máy lọc hóa dầu, phenol chủ 

yếu chứa trong dòng nƣớc chua. Để tách phenol ngƣời ta dùng than hoạt tính 

để hấp phụ phenol hòa tan trong nƣớc sau đó tiến hành tái sinh than hoạt tính 

bằng kiềm nóng. Khi tách sang pha lỏng chứa kiềm phenol sẽ phản ứng theo 

phản ứng sau: 

 ROH   +   NaOH           NaOR   +    H2O   

b. Sơ đồ công nghệ 

Sơ đồ công nghệ xử lý phenol tùy thuộc vào hàm lƣợng phenol chứa trong 

nguồn nƣớc thải và quy định về hàm lƣợng phenol cho phép trong tiêu chuẩn 

môi trƣờng tại nơi xây dựng công trình. Với tiêu chuẩn môi trƣờng không quá 

khắt khe về hàm lƣợng phenol, ngƣời ta thƣờng sử dụng phƣơng pháp hấp 

phụ bằng than hoạt tính để tách phenol ra khỏi nguồn nƣớc thải sau đó dùng 

kiềm để tái sinh lớp đệm than hoạt tính. Dung dịch kiềm chứa phenolate 

(NaRO) đƣợc đƣa tới thiết bị trung hoà để xử lý tiếp. Tại thiết bị trung hoà kiềm, 

phenolate sẽ chuyển hoá lại thành phenol và đƣợc thu hồi để tái chế biến, quá 

trình hoàn nguyên phenol xảy ra theo phản ứng sau: 

2 NaOR   +  H2SO4          2 ROH   +  Na2SO4  

Đối với các quốc gia có tiêu chuẩn môi trƣờng về nƣớc thải quy định ngặt 

nghèo hàm lƣợng phenol thì thƣờng sử dụng phƣơng pháp sinh học. Trong 

trƣờng hợp này lớp than hoạt tính hấp phụ cũng đƣợc sử dụng để tách các 

chất độc hại khác và hấp phụ hết vết phenol còn sót lại chƣa xử lý hết trong 

thiết bị phản ứng sinh học. Sơ đồ công nghệ của thiết bị xử lý phenol dùng cột 

hấp thụ than hoạt tính đƣợc mô tả trong hình H-6.16. Theo sơ đồ công nghệ 

này, nƣớc thải chứa nhiều phenol trƣớc khi đƣa vào hệ thống xử lý nƣớc thải 

chung toàn nhà máy phải đƣợc đƣa qua cột hấp phụ bằng than hoạt tính. Tại 
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đây, phenol hoà tan trong nƣớc đƣợc hấp phụ vào lớp than hoạt tính. Khi lớp 

than bão hoà phenol, ngƣời ta tiến hành tái sinh lớp đệm hấp phụ bằng dung 

dịch kiềm nóng 3% khối lƣợng. Dƣới tác dụng của nhiệt độ và chênh lệch nồng 

độ phenol trong pha lỏng và pha rắn, phenol sẽ tách khỏi lớp đệm than hoạt 

tính để đi vào pha lỏng. Khi tiếp xúc với dung dịch kiềm, phenol sẽ chuyển 

thành phenolate, do vậy, nồng độ phenol trong pha lỏng luôn thấp do vậy động 

lực quá trình nhả hấp đạt hiệu quả cao. Hỗn hợp kiềm chứa phenolate sau khi 

ra khỏi cột hấp phụ đƣợc đƣa tới thiết bị trung hoà kiềm bằng H2SO4. Tại thiết 

bị trung hoà phenolate sẽ chuyển hoá lại về phenol nguyên dạng ban đầu và 

đƣợc thu gom để chế biến lại. 

c.Thiết bị 

Thiết bị hấp phụ phenol trong nƣớc thải bằng than hoạt tính nhìn chung 

đơn giản và tƣơng tự nhƣ các thiết bị hấp phụ dạng tái sinh bằng phƣơng pháp 

thay đổi nhiệt kết hợp thay đổi áp suất riêng phần (nồng độ trong pha lỏng). Để 

thiết bị làm việc liên tục đáp ứng yêu cầu, thông thƣờng phải bố trí 2 đến 3 cột 

hấp phụ tùy thuộc vào công suất và chu kỳ tái sinh lớp đệm. 

 

Hình H-6.16 Sơ đồ công nghệ xử lý phenol trong nƣớc thải bằng hấp phụ than 

hoạt tính 

6.5. VẬN HÀNH 

6.5.1. Giới thiệu chung 
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Nhƣ đã trình bày ở trên, giữa quá trình hấp thụ và hấp phụ, quá trình hấp 

thụ đƣợc ứng dụng rộng rãi hơn và có nhiều dạng thiết bị phức tạp cần phải 

chú ý đến kỹ năng vận hành các thiết bị này. Trong số các thiết bị hấp thụ, thiết 

bị hấp thụ bằng amine đƣợc sử dụng trong hầu hết các nhà máy chế biến dầu 

khí để xử lý nguồn khí nhiên liệu. Các thiết bị hấp thụ thƣờng phân bố rải rác 

trong nhà máy còn bộ phận tái sinh amine thƣờng đƣợc tập trung về một hệ 

thống duy nhất. Việc vận hành các thiết bị hấp thụ thƣờng đƣợc gắn liền với 

từng phân xƣởng (ví dụ bộ hấp thụ khí nhiên liệu và LPG thƣờng nằm trong 

phân xƣởng RFCC). Nhƣ vậy, trong thực tế, việc vận hành hệ thống tái sinh 

amine thƣờng đƣợc coi nhƣ một hệ thống độc lập đòi hỏi kỹ năng vận hành 

riêng. Xuất phát từ các phân tích trên, trong mục này sẽ chỉ tập trung vào vấn 

đề vận hành hệ thống tái sinh amine mà không đề cập đến hệ thống các tháp 

hấp thụ (đã đƣợc đề cập trong các phân xƣởng khác). 

Cũng tƣơng tự nhƣ khởi động các phân xƣởng khác, quá trình khởi động 

phân xƣởng tái sinh amine về cơ bản gồm các bƣớc sau: 

- Chuẩn bị khởi động; 

- Đuổi khí toàn bộ hệ thống. 

- Tuần hoàn amine; 

- Chạy thử tháp tái sinh; 

- Tuần hoàn amine tới tháp hấp thụ H2S;  

- Điều chỉnh chế độ vận hành đƣa hệ thống về chế độ vận hành bình 

thƣờng. 

Đây là những bƣớc công việc cơ bản, các bƣớc này có thể tiến hành độc 

lập với nhau hoặc phải tiến hành đồng thời. Dƣới đây, trình bày chi tiết nội dung 

của các bƣớc khởi động thiết bị tái sinh amine trong thực tế và là mẫu tham 

khảo cho vận hành hệ thống thí nghiệm lớn. 

6.5.2. Các bƣớc cơ bản khởi động 

6.5.2.1. Chuẩn bị khởi động 

- Đảm bảo tất cả chi tiết bên trong nhƣ tấm chắn, vách ngăn, bộ phận 

chống xoáy, bộ phận bít kín dụng cụ đo,... đã đƣợc lắp đặt, bít kín đúng 

quy định và đƣợc kiểm tra; 

- Tất cả thiết bị và đƣờng ống đã đƣợc vệ sinh, làm sạch và tất cả mặt 

bích, cửa ngƣời đã đƣợc lắp bu lông và lắp tấm đệm đúng loại. Các tấm 

cách ly đã đƣợc tháo bỏ hoặc lắp đúng vị trí; 

- Tháp tái sinh amine và hệ thống tuần hoàn đã đƣợc khử dầu mỡ; 
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- Tất cả các thiết bị lọc, đồng hồ đo áp suất đã đƣợc lắp đặt ở những nơi 

yêu cầu với chiều lắp đặt phù hợp; 

- Tất cả các van điều khiển đã xác định là đúng chiều và để ở chế độ điều 

khiển tay; 

- Chiều của tất cả các van khác và van một chiều cần kiểm tra và xác 

nhận lắp đặt đúng; 

- Tất cả các hệ thống đo lƣờng điều khiển, ngừng khẩn cấp và hệ thống 

phòng chống cháy đã đƣợc căn chỉnh và thử chức năng hoạt động; 

- Tất cả các thiết bị quay đã đƣợc chạy thử, đƣợc bôi trơn đúng cách, 

căn chỉnh và đảm bảo chiều quay đúng; 

- Các van an toàn đã đƣợc cấp chứng nhận và lắp đặt đúng yêu cầu; 

- Tất cả các đƣờng xả đáy, xả khí không cần thiết cho gia đoạn khởi 

động cần đƣợc đóng kín; 

- Tất cả hệ thống năng lƣợng, phụ trợ của nhà máy và của hệ thống đã 

đƣợc chạy thử và sẵn sàng phục vụ. Hệ thống cột đốt khí chua đã đƣợc 

vận hành thử; 

- Hệ thống báo động đã đƣợc kiểm tra và sẵn sàng hoạt động; 

- Hệ thống các thiết bị an toàn, phòng chống cháy, các đầu dò khí đã 

đƣợc kiểm tra sẵng sàng hoạt động; 

- Dỡ bỏ hoặc chuyển đổi vị trí các tấm chắn về vị trí hoạt động bình 

thƣờng tại vị trí vào ra phân xƣởng và đƣờng ống dẫn đến cột đốt khí 

chua; 

6.5.2.2. Đuổi khí toàn bộ hệ thống 

- Mở van cách ly để đƣa khí Ni-tơ vào đƣờng ống dẫn ni-tơ vào phân 

xƣởng cho tới khi không còn không khí trong đƣờng ống. Để đuổi 

không khí, cần tăng giảm áp suất ni-tơ nhiều lần. 

- Mở van để đƣa khí ni-tơ vào từng phần của thiết bị để đuổi không khí 

(tăng giảm áp suất nhiều lần) cho tới khi hàm lƣợng khí ô-xy thấp hơn 

1% thể tích trong dòng khí ra khỏi thiết bị. 

- Nâng áp suất của toàn bộ hệ thống tới 1Kg/cm2, đồng thời kiểm tra hiện 

tƣợng rò rỉ tất cả các van và mặt bích. 

 

6.5.2.3. Tuần hoàn amine 

- Chuẩn bị pha dung dịch amine 20% khối lƣợng (diethanolamine-DEA) 

trong bể pha trộn amine sạch; 

- Chuyển dung dịch amine từ bể hoà trộn về bể chứa amine sạch; 
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- Nâng áp suất bình chứa amine giàu H2S tới áp suất làm việc bằng khí 

ni-tơ; 

- Chuyển dung dịch amine từ bể chứa amine sạch bổ sung về bình chứa 

amine giàu H2S; 

- Chuyển dung dịch amine từ bình chứa amine giàu H2S tới tháp tái sinh; 

- Khởi động bơm tuần hoàn dung dịch amine từ đáy tháp tái sinh về bình 

chứa Amine giàu H2S; 

6.5.2.4. Chạy thử tháp tái sinh 

Sau khi thực hiện xong các bƣớc tuần hoàn dung dịch amine ở trên tiến 

hành chạy thử tháp tái sinh theo các bƣớc sau: 

- Chạy thử thiết bị ngƣng tụ đỉnh tháp tái sinh và thiết bị trao đổi nhiệt làm 

mát dung dịch amine nghèo H2S. Đƣa hơi nƣớc vào vận hành thử thiết 

bị gia nhiệt đáy; 

- Khi nhiệt độ trong tháp tái sinh tăng lên, hơi sẽ từ đáy tháp đi lên và 

ngƣng tụ rồi chứa vào bình ngƣng. Khi lƣợng chất lỏng ngƣng đạt mức 

nhất định, bắt đầu đặt mức cho bình ngƣng và chuẩn bị cho hồi lƣu lỏng 

quay lại tháp; 

- Tăng lƣu lƣợng hơi vào thiết bị gia nhiệt đáy, khởi động bơm hồi lƣu 

lỏng, thiết lập chỉ số hồi lƣu; 

6.5.2.5. Tuần hoàn amine tới tháp hấp thụ H2S 

- Khởi động tuần hoàn dung dịch amine từ từ cho từng tháp hấp thụ, duy 

trì mối liên hệ chặt chẽ với các tháp hấp thụ sử dụng nguồn amine từ 

phân xƣởng; 

- Khi bắt đầu có nguồn amine giàu H2S tiến hành điều chỉnh áp suất của 

bình chứa amine giàu H2S và tháp tái sinh khi cần thiết; 

- Bắt đầu đƣa chất ức chế ăn mòn vào hệ thống; 

- Đƣa các thiết bị lọc amine vào hoạt động; 

6.5.2.6. Điều chỉnh chế độ vận hành đƣa hệ thống về chế độ vận hành bình 

thƣờng 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả các mức chất lỏng ở vị trí thích hợp và nằm 

trong giới hạn kiểm soát; 

- Kiểm tra tốc độ dòng amine và chỉ số hồi lƣu của tháp tái sinh; 

- Kiểm tra để đảm bảo tất cả nhiệt độ và áp suất ở mức thích hợp; 

- Tiến hành lấy mẫu kiểm tra nồng độ H2S trong dung dịch amine giàu 

H2S và amine nghèo H2S. Điều chỉnh lƣu lƣợng các dòng và hơi sục đạt 

chế độ hoạt động tối ƣu. Lặp lại các bƣớc này nếu cần thiết; 
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- Kiểm soát nồng độ của dung dịch amine bằng cách thƣờng xuyên bổ 

sung nƣớc khử khoáng vào dung dịch tại cửa hút của bơm hồi lƣu tháp 

tái sinh; 

- Ổn định chế độ hoạt động hệ thống và đƣa về chế độ vận hành bình 

thƣờng; 

6.6. CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP  

1. Có sự khác biệt chính nào giữa thiết bị chƣng cất và thiết bị hấp thụ? 

2. Hãy trình bày các yêu cầu cơ bản đối với dung môi hấp thụ 

3. Định nghĩa quá trình hấp phụ, trình bày các sơ đồ hấp phụ và nhả hấp phụ 

cơ bản. 

4. Ứng dụng của quá trình hấp thụ trong xử lý khí nhiên liệu và khí hoá lỏng là 

gì? Tại sao LPG đã đƣợc xử lý bằng phƣơng pháp hấp thụ vẫn phải đƣợc 

xử lý tinh bằng phƣơng pháp khác? 

5. Trình bày các dạng của thiết bị thu hồi lỏng kéo theo trong tháp hấp thụ. 

6. Hãy nêu vai trò của dung môi hấp thụ trong xử lý khí nhiên liệu và LPG, tiêu 

chí lựa chọn dung môi. Loại dung môi thƣờng sử dụng để hấp thụ H2S trong 

chế biến dầu khí là gì? 

7. Hãy cho biết nguồn khí thải SOx, lý do cần phải xử lý tạp chất này. 

8. Hãy cho biết nguyên lý hấp thụ SOx có khác gì so với các quá trình hấp thụ 

chuẩn khác? 

9. Hãy cho biết trong sơ đồ công nghệ sản xuất ni-tơ bằng phƣơng pháp hấp 

thụ phân tử kết hợp kỹ thuật siêu lạnh thì cột hấp phụ có chức năng gì. 

Phƣơng pháp nhả hấp phụ cho các cột hấp phụ này là gì? 

10. Mục đích của việc sử dụng cột hấp phụ bằng than hoạt tính trong xử lý 

nƣớc thải nhiễm phenol. Tại sao phải tách phenol ra khỏi nƣớc thải? Ngoài 

phƣơng pháp dùng cột hấp phụ than hoạt tính hiện nay còn dùng phƣơng 

pháp nào khác để sử lý phenol trong nƣớc thải? 
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CÁC BÀI TẬP MỞ RỘNG, NÂNG CAO VÀ GIẢI QUYẾT VẤN ĐỀ 

 

BÀI 1 

1. Tại sao phải làm nguội xúc tác trong lò tái sinh, mô tả thiết bị làm nguội xúc 

tác; 

2. Giải thích tại sao cấu tạo của cyclone tách xúc tác trong bình phản ứng có 

ống thu xúc tác kéo dài tới tận vùng chứa xúc tác; 

3. Hãy cho biết các giải pháp để giảm hàm lƣợng Benzen trong xăng thƣơng 

phẩm nếu trong sản phẩm quá trình reforming (reformate) chứa nhiều 

Benzene? 

4. Hãy cho biết lý do cần phải sấy khô nguyên liệu và hydro trƣớc khi đƣa vào 

lò phản ứng trong công nghệ Isome hoá. 

BÀI 2 

1. Hãy cho biết trong trƣờng hợp một dạng thiết bị trao đổi nhiệt sẵn có không 

đáp ứng đƣợc yêu cầu bề mặt truyền nhiệt trong khi các yêu cầu khác hoàn 

toàn đáp ứng cho ứng dụng cụ thể thì có thể đƣợc lựa chọn không? 

2. Trình bày lý do thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in có thể làm việc đƣợc ở 

điều kiện áp suất cao và khoảng nhiệt độ rất rộng. 

BÀI 3 

1. Hãy cho biết lý do cần phải sấy khô khí nén phục vụ cho nhu cầu công nghệ 

và điều khiển trong các nhà máy lọc hoá dầu. 

2. Hãy cho biết lý do cần phải lắp đặt bình dự trữ khí nén. 

BÀI 4 

1. Nếu trong phân đoạn Kerosene chứa một lƣợng a-xít naphthenic tƣơng đối 

lớn thì có thể áp dụng công nghệ xử lý không dùng kiềm đƣợc không? Lý do? 

2. Trình bày mục đích của lớp đệm cacbon trong thiết bị phân tách pha quá 

trình xử lý Kerosene bằng kiềm. 

BÀI 5 

1. Vỏ tháp chƣng cất trong chế biến dầu khí có điểm gì khác biệt so các ứng 

dụng khác. 

2. Điều khiển nhiệt độ tháp chƣng cất trong chế biến dầu khí có dùng dòng hồi 

lƣu là chủ yếu hay còn sử dụng các biện pháp khác. 

BÀI 6 

1. Hãy cho biết giới hạn của phƣơng pháp hấp thụ bằng Amine để xử lý tạp 

chất độc hại trong chế biến dầu khí. 
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2. Hãy cho biết ƣu điểm của phƣơng pháp dùng chất nhả hấp phụ thay thế. Tại 

sao phƣơng pháp này có tiềm năng gây bẩn sản phẩm sau hấp phụ? 
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TRẢ LỜI CÁC CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP 

 

I. PHẦN NÂNG CAO VÀ MỞ RỘNG. 

BÀI 1 

1. Nhiệt độ của quá trình tái sinh xúc tác nói chung cũng nhƣ nhiệt độ của xúc 

tác sau khi tái sinh (trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng) có ảnh hƣởng lớn đến chất 

lƣợng của xúc tác tái sinh, lƣợng xúc tác tuần hoàn, hiệu suất thu hồi sản 

phẩm. Việc điều khiển đƣợc nhiệt độ xúc tác sau tái sinh cho phép điều khiển 

đƣợc tỷ lệ nguyên liệu/xúc tác (tỷ lệ này tùy thuộc vào nhiệt độ lò phản ứng yêu 

cầu, loại nguyên liệu, nhiệt độ nguyên liệu và loại xúc tác sử dụng). Ngoài ra, 

nhiệt độ của xúc tác trong quá trình tái sinh ảnh hƣởng tới chất lƣợng của xúc 

tác (về cả độ bền cơ học và hoạt tính). Chính vì vậy mà ngƣời ta phải tiến hành 

điều khiển nhiệt độ của xúc tác trong quá trình tái sinh bằng hệ thống làm mát 

và tuần hoàn xúc tác. 

Thiết bị làm mát và tuần hoàn xúc tác là một dạng thiết bị trao đổi nhiệt có cấu 

tạo đặc biệt (trình bày minh họa nhƣ hình H-1.30A của giáo trình này). Thiết bị 

này bao gồm một vỏ hình trụ bên trong có lắp chùm ống cho phép nƣớc làm 

mát chảy qua, nƣớc đƣa vào một ngăn trƣớc khi phân phối váo các ống trao 

đổi nhiệt. Nƣớc sau khi trao đổi với xúc tác nóng sẽ chuyển thành hơi và thu 

gom vào ngăn ở đầu thiết bị rồi chuyển ra ngoài (trình bày minh họa nhƣ hình 

H-1.30B của giáo trình này). Để hiệu quả làm mát xúc tác đƣợc tốt hơn, một hệ 

thống sục xúc tác bằng không khí đƣợc lắp đặt để tăng cƣờng khuấy trộn pha 

xúc tác. Xúc tác sau khi làm mát đi ra phía đáy của thiết bị, thu gom vào ống 

vận chuyển xúc tác tuần hoàn lại buồng đốt tái sinh. Nhờ sự chuyển động tuần 

hoàn này của xúc tác mà nhiệt độ của buồng tái sinh xúc tác đƣợc điều chỉnh 

một cách linh hoạt và qua đó điều khiển đƣợc nhiệt độ của xúc tác trƣớc khi 

chuyển sang thiết bị phản ứng. Sơ đồ cấu tạo tổng quát và kết cấu thiết bị tái 

sinh đƣợc trình bày trong hình vẽ H-1.30A.  

2. Nhƣ đã trình bày trong bài học, hỗn hợp phản ứng và xúc tác sau khi ra khỏi 

ống phản ứng cần phải đƣợc nhanh chóng tách ra khỏi nhau và hạn chế tối đa 

hiện tƣợng tái tiếp xúc để tránh các phản ứng phụ không mong muốn xảy ra 

làm giảm hiệu suất thu hồi sản phẩm và chất lƣợng sản phẩm cracking. Chính 

vì vậy mà xúc tác thu hồi trong hệ thống cyclone đƣợc đƣa thẳng tới vùn chứa 

xúc tác ở đáy thiết bị phản ứng nhằm tránh tiếp xúc với pha hydrocacbon. 

3. Xăng thƣơng phẩm là kết quả của quá trình pha trộn giữa nhiều cấu tử pha 

xăng trong đó thành phần reformate đóng vai trò tƣơng đối quan trọng quyết 
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định chất lƣợng của sản phẩm. Thành phần reformate có trị số octane cao, tuy 

nhiên thành phần này cũng thƣờng chứa lƣợng chất độc hại benzen cao (nếu 

phân xƣởng không lắp đặt hệ thống tách benzene). Khi hàm lƣợng benzen 

chứa trong reformate cao sẽ làm hàm lƣợng benzene chứa trong xăng thƣơng 

phẩm cao. Để giảm hàm lƣợng benzene trong xăng, hiện nay, ngƣời ta có 

nhiều giải pháp khác nhau, nhƣng về cơ bản chia làm hai giải pháp chính: 

- Xử lý thu hồi benzen trong xăng thƣơng phẩm; 

- Xử lý ngay từ nguồn sinh benzen.  

Nhiều nhà máy lọc dầu trên thế giới áp dụng giải pháp thu hồi benzen trực tiếp 

từ xăng thƣơng phẩm. Tuy nhiên, giải pháp này có nhƣợc điểm là khối lƣợng 

xử lý rất lớn. Phƣơng pháp xử lý ngay từ nguồn sinh benzen (chủ yếu là xử lý 

nguồn benzen trong reformate) lại đƣợc chia ra một vài giải pháp: 

- Lắp đặt cột tách benzen trong phân xƣởng reforming để thu hồi benzen. 

Benzen thu hồi đƣợc sẽ làm nguyên liệu cho hoá dầu hoặc chuyển 

sang phân xƣởng isome hoá để chuyển hoá thành dạng khác không 

độc hại. 

- Thực tế, không phải nhà máy nào cũng đƣợc lắp đặt cột tách benzen 

hoặc phân xƣởng isome hoá, vì vậy, một giải pháp khác đơn giản khác 

là loại trừ các tiền tố tạo benzen ngay trong nguyên liệu quá trình 

reforming bằng các giải pháp: Nâng cao nhiệt độ khoảng cắt giữa hai 

phân đoạn naphtha nhẹ và naphtha nặng, lắp đặt cột tách các tiền tố 

tạo benzen (dehexanizer). 

4. Đa số các loại xúc tác đang sử dụng hiện nay cho công nghệ isome hoá đều 

cần bổ sung một lƣợng nhỏ clo để duy trì hoạt tính của xúc tác. Clo bổ sung 

thƣờng đƣợc trộn vào cùng nguyên liệu dƣới dạng hợp chất hữu cơ. Trong môi 

trƣờng phản ứng giàu hydro, clo sẽ chuyển hoá thành HCl. Nếu trong môi 

trƣờng có tồn tại của nƣớc, HCl sẽ hoà tan, đây là một trong hợp chất có tính 

ăn mòn cao. Chính vì vậy, nguyên liệu và hydro sử dụng cho quá trình phản 

ứng cần phải đƣợc sấy để bỏ nƣớc nhằm hạn chế hiện tƣợng ăn mòn thiết bị 

và phá huỷ xúc tác. 

BÀI 2 

1.Các nhà sản xuất thiết bị trao đổi nhiệt thƣờng chế tạo thiết bị có mặt trao đổi 

nhiệt theo chuẩn hoá. Việc thiết kế chế tạo thiết bị nằm ngoài khoảng này 

thƣờng gây khó khăn cho chế tạo và giá thành thiết bị sẽ đắt hơn. Tuy nhiên, 

khi bề mặt truyền nhiệt yêu cầu của thiết bị vƣợt quá khoảng thông dụng của 

thiết bị đó không có nghĩa là không đƣợc sử dụng loại thiết bị này. Trong thực 



 
331 

tế, tổng diện tích bề mặt trao đổi nhiệt có thể đƣợc phân chia cho một vài thiết 

bị lắp song song hay nối tiếp nhau (tùy vào yêu cầu công nghệ, bảo dƣỡng,..). 

Nhờ vậy mà khi một thiết bị trao đổi nhiệt không đáp ứng đƣợc bề mặt truyền 

nhiệt yêu cầu ngƣời ta có thể vẫn sử dụng đƣợc dạng thiết bị này bằng cách 

lắp nhiều thiết bị song song hay nối tiếp nhƣ đã đề cập. Mặt khác, việc phân 

chia ra nhiều thiết bị cho phép vận hành linh động hơn (cho phép bảo dƣỡng 

một vài thiết bị trong khi thiết bị khác vẫn hoạt động). 

2.Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in có kết cấu hàn và tính chất của lõi trao 

đổi nhiệt rất đồng nhất vì vậy có khả năng chịu đƣợc áp suất rất cao. 

BÀI 3 

1. Khí nén trong nhà máy lọc hoá dầu phục cho hai mục đích chính là sử dụng 

làm khí điều khiển các van hoạt động bằng khí nén và khí nén công nghệ. Khí 

nén điều khiển yêu cầu về độ ẩm rất ngặt nghèo. Nếu độ ẩm trong khí cao, hơi 

nƣớc sẽ ngƣng đọng lại trên đƣờng ống và các thiết bị điều khiển khi nhiệt độ 

môi trƣờng hạ thấp. Nƣớc đọng trên đƣờng ống và các dụng cụ điều khiển làm 

ăn mòn thiết bị và ảnh hƣởng tới chế độ hoạt động của thiết bị. Chính vì vậy, 

ngƣời ta phải tiến hành sấy khô khí nén. Tùy theo điều kiện khí hậu nơi xây 

dựng nhà máy mà yêu cầu về làm khô khí nén đƣợc thiết kế ở các mức độ 

khác nhau. Về nguyên tắc, khí công nghệ không cần thiết phải làm khô nhƣng 

do lƣợng khí nén điều khiển chiếm tỷ trọng chủ yếu nên toàn bộ khí nén vẫn 

đƣợc sấy khô để đơn giản cho thiết kế vận hành. 

2. Bình dự trữ khí nén có vai trò tƣơng đối quan trọng đối với hệ thống sản 

xuất khí nén cũng nhƣ đối với an toàn vận hành nhà máy đặc biệt là trong 

trƣờng hợp ngừng khẩn cấp nhà máy. Trong hoạt động bình thƣờng, bình trữ 

khí nén có chức năng bình ổn áp suất hệ thống. Trong trƣờng hợp có sự cố bất 

khả kháng, toàn bộ thiết bị kể cả các máy nén khí phải ngừng hoạt động nếu 

không có bình chứa khí nén dự trữ sẽ không duy trì đƣợc hoạt động của một số 

van ngừng khẩn cấp sẽ dẫn đến hậu quả khó lƣờng về an toàn. Trong nhà máy 

lọc hoá dầu, để đảm bảo an toàn, khi ngừng khẩn cấp phải có quy trình dừng 

thiết bị an toàn mà vai trò của các van điều khiển khí nén rất quan trọng. Các 

van này cần phải đƣợc cấp khí nén đúng yêu cầu trong khoảng thời gian thích 

hợp. 

BÀI 4 

1. Mục đích của quá trình tách a-xít Naphthanic để sản phẩm Kerosene sau khi 

xử lý đáp ứng đƣợc tiêu chuẩn về chỉ tiêu ăn mòn tấm đồng. Mặt khác, nếu 

không tách a-xít này ra khỏi sản phẩm sẽ gây khó khăn cho quá trình xử lý khác 
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có sử dụng kiềm do a-xít này phản ứng với kiềm tạo thành một dạng nhũ tƣơng 

cản trở quá trình công nghệ. Quá trình tách a-xít Nạpthenic xảy ra theo phản 

ứng hóa học sau: 

R-COOH  +  NaOH              RCOONa  + H2O 

Trong trƣờng hợp nguyên liệu có chứa ít hàm lƣợng Naphthenic thì có thể bỏ 

qua công đoạn xử lý này. Tuy nhiên, khi nguyên liệu có chứa ít hàm lƣợng a-xít 

Naphthenic nếu không tách a-xít Naphthenic trƣớc bằng kiềm thì trong giai 

đoạn xử lý tiếp theo a xít này sẽ phản ứng với kiềm tạo ra các muối natri. Dạng 

muối này tạo ra hỗn hợp nhũ tƣơng rất bền với dung dịch kiềm ngăn cản quá 

trình truyền nhiệt, chuyển khối làm ảnh hƣởng hiệu suất quá trình và chất lƣợng 

sản phẩm. Việc hình thành lớp nhũ tƣơng này có liên quan mật thiết đến nồng 

độ kiềm trong dung dịch. Nồng độ dung dịch kiềm càng cao thì càng dễ dàng 

hình thành lớp nhũ tƣơng này. Vì vậy, nồng đồ kiềm trong dung dịch cần phải 

đƣợc hạn chế ở mức thích hợp (hàm lƣợng kiềm trong dung dịch không nên 

vƣợt quá 5 0Be). Một nguyên tắc chung cho việc xác định nồng độ dung dịch 

kiềm cho xử lý Naphthenic là nồng độ Naphthenic trong Kerosene càng cao thì 

nồng độ dung dịch kiềm càng thấp để hạn chế tối đa quá trình hình thành nhũ 

tƣơng trong thiết bị. 

2. Thiết bị phân tách pha trong cụm thiết bị ô-xy hóa Mercaptans của quá trình 

xử lý Kerosene bằng kiềm (công nghệ Merichem) đƣợc lắp thêm một lớp đệm 

cacbon (bên trong chứa xúc tác) để nhằm mục đích ôxy hóa hết các 

Mercaptans có khối lƣợng phân tử lớn hơn còn chứa trong Kerosene (các hợp 

chất này có tốc độ tham gia phản ứng ô-xy hóa chậm hơn nên không bị tách ra 

và ôxy hóa hết trong thiết bị tiếp xúc). Ngoài ra, lớp đệm này còn có chức năng 

tách các hạt dung dịch kiềm kéo theo pha hydrocacbon. Nhờ lớp đệm này mà 

chất lƣợng sản phẩm sau khí xử lý đƣợc tốt hơn. 

BÀI 5 

1. Công nghiệp chế biến dầu khí so với các công nghiệp khác có nhiều điểm 

khác biệt nhƣ nguyên liệu, sản phẩm các quá trình đều có nguy cơ gây cháy nổ 

cao. Vì vậy, thiết bị cần hạn chế tối ta hiện tƣờng rò rỉ. Chính vì đặc điểm này 

mà các tháp chƣng cất trong công nghiệp chế biến dầu khí đều có phần vỏ 

đƣợc chế tạo theo nguyên tắc hạn chế tối đa các mối nối thân bằng bích, mặc 

dù nguyên tắc tắc này có thể gây khó khăn nhất định cho lắp đặt kết cấu bên 

trong cũng nhƣ sửa chữa bảo dƣỡng. 

2. Trong công nghiệp chế biến hiện nay, việc điều khiển nhiệt độ của tháp 

không chỉ dựa vào dòng hồi lƣu sản phẩm đỉnh mà còn điều khiển bằng 



 
333 

phƣơng thức lấy chất lỏng trong tháp ra để điều chỉnh nhiệt độ. Ngoài ra, việc 

điều khiển hoạt động của thiết bị gia đáy cũng là một giải pháp quan trọng. 

BÀI 6 

1. Trong công nghiệp chế biến dầu khí, phƣơng pháp hấp thụ amine thƣờng 

đƣợc sử dụng để xử lý khí nhiên liệu, khí hydrocacbon hoá lỏng và các nguồn 

khí hydrocacbon khác chứa H2S. Mục đích của quá trình hấp thụ là tách H2S 

chứa trong các hydrocacbon này để đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm 

hoặc yêu cầu chất lƣợng nguyên liệu cho quá trình chế biến tiếp theo. Tuy 

nhiên, hạn chế của phƣơng pháp xử lý này là chỉ tách đƣợc lƣu huỳnh ở dạng 

khí H2S là chủ yếu mà không có khả năng tách đƣợc các dạng tạp chất khác 

nhƣ mercaptans, thiophen, COS,... Phƣơng pháp hấp thụ này cũng không xử lý 

đƣợc các dạng tạp chất khác dạng khác với lƣu huỳnh nhƣ tạp chất ni-tơ, tạp 

chất chứa ô-xy. 

2. Trong sơ đồ công nghệ sử dụng chất nhả hấp phụ thay thế, quá trình nhả 

hấp phụ đồng thời xảy ra hai quá trình: quá trình nhả hấp (chất bị hấp phụ) và 

quá trình hấp phụ (chất nhả hấp). Vì vậy, tổng lƣợng nhiệt tiêu thụ và lƣợng 

nhiệt sinh ra gần nhƣ cân bằng nhau do vậy biến thiên nhiệt độ hầu nhƣ không 

đáng kể. Điều này dẫn đến quá trình nhả hấp phụ gần nhƣ là quá trình đẳng 

nhiệt, nhiệt độ của lớp đệm hấp phụ không tăng sau khi nhả hấp phụ. Do vậy, 

sẽ làm tăng công suất hấp phụ so với các sơ đồ hấp phụ khác. 

Tuy nhiên, chất nhả hấp phụ sau khi bị thay thế bởi chất bị hấp phụ sẽ hoà 

cùng vào dòng sản phẩm sau hấp phụ là nguyên nhân làm nhiễm bẩn sản 

phẩm sau hấp phụ. Vì vậy, sơ đồ này chỉ thích hợp khi chất nhiễm bẩn không 

làm ảnh hƣởng nhiều đến chất lƣợng sản phẩm hoặc lƣợng chất nhiễm bẩn là 

rất thấp.  

II. PHẦN CÂU HỎI VÀ BÀI TẬP TRONG BÀI 

BÀI 1 

Phần 1 Thiết bị phản ứng Cracking xúc tác cặn tầng sôi 

1. Có nhiều kiểu phân chia kiểu thiết bị cracking nhƣng chủ yếu dựa trên sự bố 

trí tƣơng đối giữa lò phản ứng và thiết bị tái sinh xúc tác. Theo định nghĩa phân 

chia này, có hai dạng thiết bị phản ứng cơ bản: 

- Kiểu lò phản ứng và thiết bị tái sinh tách biệt bố trí song song nhau 

(side-by-side): Theo mô hình này lò phản ứng và thiết bị tái sinh đƣợc 

bố trí riêng biệt đặt ở vị trí lân cận nhau (trình bày nhƣ hình H 1-13A, H-

1-13B và H 1-13E của giáo trình). 
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- Kiểu lò phản ừng xếp chồng (stack hoặc Orthoflow): Theo mô hình này 

lò phản ứng đƣợc bố trí trên đỉnh của thiết bị tái sinh xúc tác (Xem hình 

H-1-13C và H-1-13D).  

Các Nhà cung cấp bản quyền công nghệ cho công nghệ cracking xúc tác 

cặn lớn hiện nay trên thế giới là các Công ty: Axens (tập đoàn IFP Pháp), UOP 

(Hoa kỳ), Kellogg Brown&Root (Hoa kỳ), ExxonMobil (Hoa kỳ), Stone & Webster 

(Hoa kỳ)...  

Kiểu thiết bị phản ứng cracking bố trí song song (side-by-side) điển hình là 

các Nhà bản quyền Axens (Pháp) và UOP (Hoa kỳ). Kiểu thiết bị phản ứng 

dạng xếp chồng (stack hoặc Orthoflow) là các Nhà bản quyền Kellogg Brown & 

Root (Hoa kỳ), UOP (Hoa kỳ); ExxonMobil (Hoa kỳ), Stone &Webster (Hoa kỳ).  

2. Trong quá trình phản ứng cracking sinh ra các bon (dạng cốc) bám đọng 

trên bề mặt các hạt xúc tác che khuất các tâm hoạt động của xúc tác và nhanh 

chóng làm giảm hoạt tính của xúc tác. Để duy trì hoạt tính của xúc tác ở mức 

độ chấp nhận đƣợc thì cần phải tiến hành đốt cốc bám trên bề mặt của hạt xúc 

tác bằng không khí. Trong quá trình phản ứng và luân chuyển, một phần xúc 

tác bị hao hụt sẽ đƣợc bổ sung bằng lƣợng xúc tác mới. 

3. Cấu tạo chung của một thiết bị phản ứng cracking xúc tác tầng sôi đƣợc mô 

tả chi tiết trong các hình vẽ H-1.19, H-1-21 của giáo trình này. Nguyên lý hoạt 

động của thiết bị phản ứng tầng sôi là tạo ra dòng khí nguyên liệu với tốc độ đủ 

lớn để tạo lớp giả lỏng giữa xúc tác và nguyên liệu tạo điều kiện cho phản ứng 

diễn ra nhanh chóng hạn chế tối đa quá trình tạo coke trên mặt xúc tác. 

4. Điều kiện nhiệt độ, áp suất, thời gian lƣu trong ống phản ứng đƣợc tính toán 

thích hợp cho phản ứng cracking tạo ra các hydrocacbon mong muốn. Khi đi ra 

khỏi ống phản ứng, nếu để sản phẩm phản ứng và xúc tác tái tiếp xúc với nhau, 

quá trình cracking thứ cấp sẽ xảy ra tạo ra các dạng sản phẩm không mong 

muốn. Vì vậy, trong thiết kế và vận hành ngƣời ta phải tách xúc tác ra khỏi sản 

phẩm phản ứng nhanh chóng và tránh tái tiếp xúc hai pha này. Cấu tạo của bộ 

phận tách xúc tác trình bày nhƣ các hình H-1.21, H-1.27 của giáo trình này. 

5. Vùng sục xúc tác có nhiệm vụ tách hết các hơi hydrocacbon còn bám trên 

bề mặt hạt xúc tác và một phần hydrocacbon hấp phụ bên trong hạt xúc tác. 

Mục đích của việc tách hydrocacbon ra khỏi hạt xúc tác là nhằm mục đích tăng 

hiệu suất thu hồi sản phẩm và giảm đƣợc nhiệt độ quá trình tái sinh xúc tác. Để 

tách hydrocacbon ra khỏi xúc tác ngƣời ta sử dụng hơi nƣớc. Để nâng cao hiệu 

quả quá trình, ngƣời ta bố trí để dòng hơi và dòng xúc tác đi ngƣợc chiều và 

chéo nhau.  
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Vùng sục hơi để tách hydrocacbon ra khỏi xúc tác là phần hình trụ tiếp nối 

với bình phản ứng, ở phía dƣới có bố trí một hoặc hai vòng phân phối hơi từ 

phí dƣới đi lên. Phía trên các vòng phân phối hơi là bộ phận định hƣớng 

chuyển động cho xúc tác đi từ trên xuống. Mục đích của bộ phận này là tạo ra 

dòng xúc tác và dòng hơi đi cắt chéo nhau nhiều lần tăng cƣờng tiếp xúc để 

tách hydrocacbon bám dính trên hạt xúc tác đƣợc tốt hơn. Cấu tạo một số dạng 

sục xúc tác nhƣ trình bày trong hình H-1.28 của giáo trình này. 

6. Quá trình tạo lớp tầng sôi đƣợc hình thành dần dần trong ống phản ứng, vì 

vậy, mật độ hỗn hợp phản ứng trong ống phản ứng giảm dần theo theo chiều 

cao của ống phản ứng. 

7. Để tạo đƣợc lớp tầng sôi trong thiết bị phản ứng, thuận lợi cho phản ứng 

xảy ra, hạt xúc tác của quá trình cracking xúc tác tầng sôi có kích thƣớc rất nhỏ 

(trung bình 60 μ). Mỗi hạt xúc tác cracking thông thƣờng gồm các thành phần: 

xúc tác (Zeolit), chất mang và phụ gia. Xúc tác cracking cần phải đạt đƣợc các 

yêu cầu cơ bản sau: 

- Hoạt tính xúc tác cao; 

- Độ chọn lọc cao; 

- Tăng hiệu suất thu hồi xăng; 

- Thu đƣợc xăng cracking có trị số Octan cao; 

- Sản phẩm khí và coke tạo ra thấp; 

- Có độ bền cơ, bền nhiệt cao; 

- Ít nhạy cảm với các chất gây ngộ độc xúc tác; 

- Dễ tái sinh và hiệu suất tái sinh cao. 

8. Các chất gây ngộ độc cho xúc tác cracking là các kim loại nặng: Vanadium 

(V); Nickel (Ni); sắt   (Fe) và đồng (Cu). Các kim loại này làm giảm hoạt tính của 

xúc tác, chất lƣợng và hiệu suất thu hồi sản phẩm chính và phá hủy chất mang 

xúc tác trong quá trình tái sinh. 

9. Các phản ứng chính xảy ra trong quá trình cracking có thể tóm tắt nhƣ sau: 

- Với Paraffines: dạng nguyên liệu này trong điều kiện có mặt của xúc tác 

sẽ nhanh chóng bị bẻ gãy để tạo thành các sản phẩm hydrocacbon có 

mạch các bon từ C3
+ là chủ yếu, còn lƣợng sản phẩm hydrocacbon có 

mạch các bon C3
- tạo ra rất ít. Ngƣợc lại, khi Paraffines mạch dài bị bẻ 

gãy thì sản phẩm tạo ra chủ yếu là các mạch Iso-paraffines trong khi đó 

lƣợng hydrocacbon có mạch các bon C10
+ tạo ra lại rất ít. Phản ứng bẻ 

gãy Paraffines đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới đây: 

Paraffines    Olefine  +  Olefine  
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Paraffines    Olefine  +  Paraffines 

- Với Naphthens: dạng nguyên liệu này trong điều kiện có mặt của xúc 

tác nhanh chóng bị bẻ gãy để tạo thành C3/ C4 , phản ứng xảy ra tại 

mạch vòng của Naphthens hoặc tại mạch nhánh (chỉ với mạch nhánh từ 

C4 trở lên). Phản ứng bẻ gãy Naphthens đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới 

đây: 

Alkylnaphthens   Olefine  +  Olefine  

- Với Olefine: dạng nguyên liệu này về nguyên tắc chứa ít trong nguyên 

liệu cho quá trình cracking (chỉ có trong điều kiện nguyên liệu pha trộn 

từ một phần dầu thải có nguồn gốc từ sản phẩm cracking), Olefine chủ 

yếu tạo ra trong quá trình cracking và sau đó lại tiếp tục tham gia phản 

ứng thứ cấp. Phản ứng bẻ gãy Olefine đƣợc mô tả đơn giản nhƣ dƣới 

đây: 

Olefine     Olefine  +  Olefine  

- Với Aromactic: Chuỗi hydrocacbon thơm đƣợc bẻ gãy một cách chọn 

lọc để tạo thành các hydrocabon thơm riêng biệt và olefine. 

Alkylaromactic    Aromactic  +  Olefine  

10. Quá trình đốt coke đƣợc thực hiện nhờ không khí nén hoà trộn cùng nhiên 

liệu đƣa vào buồng đốt. Để hiệu quả quá trình đốt coke cao, xúc tác sau tái sinh 

khôi phục lại đƣợc hoạt tính ở mức độ chấp nhận đƣợc thì việc phân phối 

không khí đốt và xúc tác giữ một vai trò quan trọng. Hệ thống phân phối khí tốt 

sẽ tránh đƣợc hiện tƣợng vùng chết trong thiết bị dẫn đến hiệu quá đốt coke 

không cao. Việc phân phối khí không tốt làm tăng nhiệt độ cục bộ do vậy ảnh 

hƣởng đến chất lƣợng xúc tác.  

  Một số dạng cấu tạo cơ bản hệ thống phân phối khí là dạng hình xƣơng 

cá, hình nấm,... các dạng phân phối khí cơ bản cần trình bày theo nhƣ hình H-

1.29A và H-1.29B của giáo trình này. 

11. Việc sử dụng thiết bị tái sinh xúc tác một bậc hay hai bậc phụ thuộc vào 

nhiều yếu tố. Tuy nhiên có một số tiêu chí cơ bản quyết định số bậc tái sinh nhƣ 

sau: 

- Thiết bị tái sinh xúc tác một bậc đƣợc sử dụng khi thiết bị phản ứng 

cracking chế biến nguyên liệu có hàm lƣợng cặn các-bon và hàm lƣợng 

kim loại nặng (Ni, V, Cu,..) không cao (hình dạng thiết bị tái sinh một 

bậc cần trình bày nhƣ trong các hình H-1.14, H-1.21 của giáo trình này); 

- Thiết bị tái sinh xúc tác hai bậc đƣợc sử dụng khi thiết bị phản ứng 

cracking chế biến nguyên liệu có hàm lƣợng cặn các-bon và hàm lƣợng 
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kim loại nặng (Ni, V, Cu,..) cao (hình dạng thiết bị tái sinh hai bậc cần 

trình bày nhƣ trong các hình H-1.13A, H-1.13E, H-1.15. của giáo trình 

này). 

12. Khởi động phân xƣởng cracking xúc tác cặn tầng sôi bao gồm các bƣớc 

cơ bản sau đây 

- Kiểm tra thiết bị trƣớc khi khới động; 

- Đuổi khí và thử kín hệ thống thiết bị; 

- Khởi động máy nén không khí (Blower)và thử kín hệ thống tái sinh xúc 

tác; 

- Sƣởi nóng hệ thống. 

- Chạy tuần hoàn nguyên liệu trong tháp chƣng luyện; 

- Nạp xúc tác vào hệ thống; 

- Chạy tuần hoàn xúc tác; 

- Nạp nguyên liệu vào lò phản ứng; 

- Điều chỉnh các thông số công nghệ theo thiết kế; 

- Kiểm tra chất lƣợng sản phẩm đƣa phân xƣởng vào vận hành ổn định 

  Tuy nhiên cần lƣu ý rằng các bƣớc này có thể tiến hành đồng thời mà 

không phải thực hiện theo trật tự nêu trên. 

Phần 2 Thiết bị Reforming với bộ phận tái sinh xúc tác liên tục 

1. Thiết bị reforming xúc tác với thiết bị tái sinh xúc tác liên tục thuộc dạng thiết 

bị phản ứng kiểu có lớp xúc tác chuyển động theo cách chia thiết bị phản ứng 

cơ bản nêu trong mục 2, phần I, bài 1 của giáo trình này. 

2. Quá trình reforming có ý nghĩa quan trọng trong ngành công nghiệp chế biến 

dầu khí. Trƣớc hết, quá trình này sản xuất ra đƣợc cấu tử pha xăng (refomate) 

có trị số Octane cao, từ đó mới có thể pha đƣợc xăng cao cấp. Các cấu tử pha 

xăng chính nhƣ RFCC Naphtha, Naphtha nhẹ, Isomerate đều có trị số Octane 

trong khoảng thƣờng không quá RON 92, vì vậy nếu, không có cấu tử pha xăng 

có trị số cao để pha trộn thêm thì không thể sản xuất đƣợc xăng cao cấp có trị 

số Octane RON 95, RON 98. Ngoài ra, quá trình này là một trong những quá 

trình cung cấp nguyên liệu cơ bản cho công nghiệp hoá dầu. Từ sản phẩm của 

quá trình reforming ngƣời ta tách ra các chất Benzen Toluene, P-Xylene (BTX) 

là nguyên liệu cho các công nghệ hoá dầu quan trong nhƣ sản xuất sơ sợi, chất 

tẩy rửa,... 

3. Nguyên liệu: Nguyên liệu của quá trình reforming là Naphtha nặng. Tuy 

nhiên, trƣớc khi đƣa vào thiết bị phản ứng nguyên liệu cần phải đƣợc làm sạch 

trong phân xƣởng xử lý bằng hydro (NHT) 
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Xúc tác: Tất cả các xúc tác cho công nghệ reforming đƣợc sử dụng thông 

dụng hiện nay trên thế giới đều chứa Platinium kim loại (Pt) trên nền chất mang 

là ô xít nhôm (Al2O3) hoặc hỗn hợp ô xít nhôm và ô xít silic (Al2O3-SiO2). Những 

loại xúc tác thế hệ mới hầu hết đƣợc bổ sung thêm thành phần rhenium (Re) 

cùng để tạo cho xúc tác khả năng bền vững, ổn định hơn và có thể hoạt động 

đƣợc ở điều kiện áp suất thấp hơn. Xúc tác Pt/ Al2O3 là loại xúc tác hai chức 

năng (lƣỡng chức), trong đó Pt mang chức năng ôxy hóa khử xúc tiến các phản 

ứng hydro và dehydro hóa, Al2O3 có tính a-xít, đóng vai trò thúc đẩy các phản 

ứng isome hóa, hydrocracking. 

Hoạt tính của xúc tác phụ thuộc vào diện tích bề mặt, thể tích lỗ xốp và 

hàm lƣợng của Pt, Clo trong xúc tác. Hoạt tính của xúc tác còn bị ảnh hƣởng 

bởi các tạp chất có hại chứa trong nguyên liệu nhƣ: các hợp chất lƣu huỳnh, 

hợp chất chứa ni-tơ, nƣớc và một số kim loại (chì, asen). Chính vì vậy, nguyên 

liệu của quá trình reforming cần phải có độ sạch cao, trƣớc khi đƣa tới lò phản 

ứng nguyền liệu thƣờng phải đƣợc xử lý bằng hydro. 

Sản phẩm reforming: Sản phẩm thu đƣợc từ quá trình reforming bao gồm 

xăng có trị số octan cao (reormate), hydrocacbon thơm (Benzen; p-xylene; 

Toluen) khí hydro và một lƣợng nhỏ LPG. Tùy theo mục đích cụ thể của phân 

xƣởng (chỉ sản xuất nhiên liệu hay sản xuất kết hợp nhiên liệu và nguyên liệu 

cho hóa dầu) mà tỷ lệ xăng có trị số octan cao hay các sản phẩm hydrocacbon 

thơm đƣợc xem là sản phẩm chính.  

4. Nguyên nhân làm giảm hoạt tính của xúc tác quá trình reforming là trong quá 

trình phản ứng, do coke bám lên các tâm hoạt động, hiện tƣợng kết tụ kim loại 

trên xúc tác và mất hàm lƣợng clo trong xúc tác. Vì vậy, để khôi phục hoạt tính 

của xúc tác ngƣời ta phải tiến hành các biện pháp nhƣ đốt coke, phân tán kim 

loại và điều chỉnh hàm lƣợng clo.  

5. Thiết bị quá trình reforming đƣợc chia làm hai loại, loại có lớp đệm cố định 

và loại có lớp xúc tác chuyển động (tái sinh xúc tác liên tục). Hiện nay, phần lớn 

các nhà máy lọc, hoá dầu trên thế giới sử dụng công nghệ reforming với thiết bị 

tái sinh xúc tác liên tục. Quá trình reforming với thiết bị tái sinh xúc tác liên tục 

có những ƣu điểm nổi bật sau: 

- Cho phép hoạt động ở điều kiện khắc nghiệt hơn để tạo ra xăng có trị 

số octan cao; 

- Xúc tác tái sinh liên tục cho phép lò phản ứng hoạt động ở áp suất thấp 

và tốc độ khí tuần hoàn thấp, do vậy cho hiệu suất thu hồi sản phẩm 

reformate và khí hydro tối đa với chi phí phụ trợ ở mức thấp. 
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- Các lò phản ứng đƣợc xếp chồng lên nhau do vậy yêu cầu diện tích mặt 

bằng lắp đặt ít. Chi phí đƣờng ống công nghệ thấp; 

- Giữa lò phản ứng và thiết bị tái sinh dễ dàng cô lập với nhau cho phép 

ngừng thiết bị tái sinh để bảo dƣỡng một cách độc lập mà không làm 

gián đoạn hoạt động của lò phản ứng.  

- Sản phẩm khí hydro thu đƣợc liên tục và có thành phần ổn định; 

- Khả năng hoạt động mềm dẻo hơn, cho phép tối ƣu hoạt động phân 

xƣởng và xử lý sự cố dễ hơn mà không cần ngừng phân xƣởng. 

6. Các thiết bị chính trong quá trình reforming xúc tác liên tục bao gồm: 

- Thiết bị phản ứng; 

- Thiết bị tái sinh xúc tác; 

- Thiết bị phân tách và ổn định sản phẩm (bao gồm tách khí khô và tháp 

chƣng luyện) 

  Thiết bị phản ứng có chức năng biến đổi cấu trúc phân tử của các phân tử 

hydrocacbon thành các dạng có trị số octane cao và giải phóng ra hydro. Thiết 

bị tái sinh xúc tác có nhiệm vụ khôi phục hoạt tính của xúc tác bằng biện pháp 

đốt coke bám trên bề mặt xúc tác, phân tán lại kim loại trên hạt xúc tác và bổ 

sung clo cho xúc tác.  

7. Sơ đồ công nghệ bộ phận thiết bị phản ứng cần đƣợc trình bày nhƣ mô tả 

trong hình H-1.33 của giáo trình này. Kèm theo sơ đồ này, cần phải mô tả 

đƣờng dòng công nghệ. 

8. Sơ đồ công nghệ bộ phận tái sinh xúc tác cần đƣợc trình bày nhƣ hình H-

1.34 của giáo trình này. Kèm theo sơ đồ này, cần phải mô tả đƣờng dòng công 

nghệ. 

9. Sơ đồ công nghệ bộ phận tách khí khô cần đƣợc trình bày nhƣ hình H-1.36 

của giáo trình này..Kèm theo sơ đồ này, cần phải mô tả đƣờng dòng công 

nghệ. 

10. Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động của lò phản ứng cần phải trình bày 

nhƣ hình H-138, H-1.39 của giáo trình này. Lò phản ứng reforming là bình hình 

trụ, ở giữa là ống trung tâm thu hồi dòng sản phẩm sau phản ứng. Sát vỏ ngoài 

của lò phản ứng là khe vận chuyển, phân phối nguyên liệu đi vào vùng phản 

ứng. Ở giữa ống trung tâm và khe phân phối nguyên liệu là lớp đệm xúc tác 

chuyển động liên tục đồng thời là vùng diễn ra phản ứng khi nguyên liệu tiếp 

xúc với xúc tác. Trong lò phản ứng xúc tác di chuyển từ trên xuống phía dƣới lò 

phản ứng nhờ trọng lực, còn nguyên liệu chuyển động vuông góc (hoặc chéo) 
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với dòng xúc tác. Hỗn hợp nguyên liệu và sản phẩm phản ứng đƣợc thu về ống 

trung tâm rồi đƣa ra ngoài gia nhiệt bổ sung rồi đƣa vào lò phản ứng kế tiếp. 

11. Nguyên lý hoạt động và cấu tạo tháp tái sinh xúc tác cần đƣợc trình bày 

nhƣ hình H-1.42 của giáo trình này. Tháp tái sinh là thiết bị trong đó quá trình 

tái sinh xúc tác diễn ra: đốt coke, phân tán kim loại trên xúc tác, điều chỉnh hàm 

lƣợng clo và sấy khô xúc tác. Tƣơng ứng với các quá trình này tháp tái sinh xúc 

tác đƣợc phân ra các vùng: 

- Vùng đốt coke; 

- Vùng oxy-clo hóa, phân tán kim loại trên xúc tác và điều chỉnh hàm 

lƣợng clo. 

- Vùng sấy. 

12. Nguyên lý cấu tạo và hoạt động của bình chứa và khử xúc tác cần trình 

bày minh họa theo hình H-1. 45 của giáo trình này. Xúc tác sau khi đã đƣợc đốt 

coke và clo hoá thì Pt trên xúc tác đã đƣợc phân tán một phần nhƣng vẫn giữ 

liên kết với clo. Để trả Platinium kim loại trên xúc tác về trạng thái tự do thì cần 

phải tiến hành khử liên kết giữa kim loại và clo. Để khử liên kết này trong thực 

tế ngƣời ta sử dụng khí hydro. Khí Hydro tham gia phản ứng tạo ra HCl và H2O 

trả platinium về dạng kim loại tự do trên nền hạt xúc tác. 

Về kết cấu cơ khí, vùng khử kim loại đƣợc thực hiện ở phần trên của bình 

chứa và khử xúc tác sau sấy (Lock Hopper). Vùng này có hình dạng trụ tròn, vỏ 

kép chia vùng khử thành hai khoang: khoang chứa và phân phối khí (khí giàu 

Hydro), khoang chứa xúc tác. Phía bên ngoài có lắp đặt một thiết bị gia nhiệt 

khí trƣớc khi đi vào vùng khử. Trong vùng khử, xúc tác chảy từ phía trên xuống 

nhờ tác dụng của lực trọng trƣờng và chênh lệch áp suất, khí đƣợc đi từ phía 

dƣới lên, sau khi ra khỏi vùng khử khí đƣợc tách ra khỏi thiết bị và chuyển tới 

thiết bị thu hồi. Xúc tác đi qua vùng khử đã đƣợc khôi phục hoạt tính và đƣợc 

chuyển từng mẻ quay trở lại thiết bị phản ứng.  

13. Nguyên nhân cần phải cách ly môi trƣờng của tháp tái sinh với các vùng 

khác là môi trƣờng của tháp tái sinh chứa khí ô-xy trong khi đó các vùng còn lại 

của bộ phận tái sinh lại chứa hydro hoặc hydrocacbon. Nếu để các môi trƣờng 

này tiếp xúc với nhau sẽ tạo ra một nguy lớn cho việc hình thành hỗn hợp gây 

cháy nổ mà hậu quả khó lƣờng hết đƣợc. Để thực hiện đƣợc mục tiêu cô lập 

vùng tháp tái sinh xúc tác, ngƣời ta sử dụng khí trơ (ni–tơ) cao áp và hệ thống 

van điều khiển để tạo ra một vùng đệm ngăn chặn khả năng thâm nhập lẫn vào 

nhau của các môi trƣờng trong bộ phận tái sinh.Trong bộ phận tái sinh có hai 

khu vực cần phải đƣợc cách ly:  



 
341 

- Vùng giữa tháp tái sinh và bình tách bụi xúc tác; 

- Vùng giữa tháp tái sinh và vùng khử của bình chứa và khử xúc tác 

(Lock Hopper). 

Sơ đồ nguyên lý cấu tạo, nguyên lý hoạt động và điều khiển hệ thống cách 

ly cần đƣợc minh họa nhƣ hình H-1.41.của giáo trình này. 

Phần 3 Các thiết bị phản ứng khác 

1. Thiết bị phản ứng có vai trò quan trọng trong công nghiệp chế biến dầu khí. 

Các nguyên liệu thô (dầu thô, khí thiên nhiên,...) chƣa qua chế biến không đem 

lại hiệu quả kinh tế cao. Nếu các nguyên liệu thô này chỉ đƣợc chế biến bằng 

phƣơng pháp vật lý thông thƣờng (chƣng luyện, trích ly, hấp thụ,...) thì sản 

phẩm thu đƣợc có nhiều hạn chế về cả mặt chất lƣợng và số lƣợng. Chính vì 

vậy, vấn đề gia tăng giá trị của nguồn nguyên liệu dầu khí bằng các công nghệ 

chế biến khác là nhu cầu khách quan. Các sản phẩm dầu khí thu đƣợc từ quá 

trình chuyển hoá hoá học có chất lƣợng và có giá trị kinh tế cao hơn so với 

nguyên liệu thô ban đầu. Với nhu cầu về chất lƣợng sản phẩm ngày càng cao, 

chỉ có thông qua phƣơng pháp chế biến hoá học mới đáp ứng đƣợc yêu này. 

Thiết bị phản ứng là phƣơng tiện để thực hiện các chuyển hoá hoá học trong 

chế biến dầu khí để thực hiện mục tiêu trên. 

Thiết bị phản ứng là trái tim trong ngành công nghiệp chế biến dầu khí để 

thực hiện nhiệm vụ biến các sản phẩm có giá trị kinh tế thấp thành các sản 

phẩm có giá trị kinh tế cao hơn, đáp ứng đƣợc yêu cầu đa dạng hoá sản phẩm 

của thị trƣờng và yêu cầu ngày càng khắt khe về bảo vệ môi trƣờng. Ngoài ra, 

các thiết bị phản ứng còn đóng vai trò quan trọng là tạo ra các sản phẩm trung 

gian làm nguyên liệu cho sản xuất các sản phẩm có giá trị kinh tế cao hơn 

nhằm nâng cao hiệu quả kinh tế. 

2. Trong công nghiệp chế biến dầu khí sử dụng nhiều dạng thiết bị phản ứng 

khác nhau. Có nhiều phƣơng pháp phân chia thiết bị phản ứng nhƣ căn cứ vào 

quá trình phản ứng có sử dụng hay không sử dụng xúc tác, kiểu chuyển động 

của xúc tác trong lò phản ứng, có sử dụng thiết bị khuất trộn hay không sử 

dụng,... Với các thiết bị phản ứng có sử dụng xúc tác, ngƣời ta căn cứ vào đặc 

điểm chuyển động của xúc tác trong lò phản ứng để phân ra một số dạng chính 

sau: 

- - Thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi (minh họa nhƣ hình H-1.2) 

- - Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác chuyển động liên tục (minh họa nhƣ 

hình H-1.3, H-1.4). 

- - Thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định (minh họa nhƣ hình H-1.1). 



 
342 

- - Những kiểu thiết bị phản ứng có cấu tạo đặc biệt (minh họa nhƣ hình 

H-1.5, H-1.6) 

3. Các dạng thiết bị phản ứng cơ bản sử dụng trong công nghiệp chế biến dầu 

khí là dạng thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi, dạng thiết bị có lớp xúc tác chuyển 

động, thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định và một số dạng đặc biệt sử 

dụng trong công nghiệp hoá dầu. 

Một số ứng dụng điển hình các dạng thiết bị phản ứng cơ bản có thể kể tên: 

thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi đƣợc áp dụng trong công nghệ cracking xúc tác 

cặn; thiết bị phản ứng với lớp xúc tác chuyển động đƣợc ứng dụng trong công 

nghệ reforming; thiết bị phản ứng có lớp xúc tác cố định đƣợc áp dụng rộng rãi 

trong các công nghệ xử lý bằng hydro (nhƣ xử lý GO, xử lý naphtha, xử lý 

LCO,..) và quá trình isome hoá. Một số thiết bị phản ứng đặc biệt đƣợc ứng 

dụng trong công nghiệp hoá dầu, ngọt hoá các sản phẩm,... 

4. Thiết bị phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định có kích thƣớc, kết cấu cơ khí 

khác nhau tùy theo ứng dụng cụ thể. Tuy nhiên, tất cả đều có đặc điểm cấu tạo 

chung (trình bày hình vẽ minh họa nhƣ hình H-1.47 của giáo trình này). Các lò 

phản ứng có lớp đệm xúc tác cố định thƣờng có dạng hình trụ, mặt trong đƣợc 

phủ một lớp hợp kim đặc biệt có khả năng chịu nhiệt và chống lại đƣợc môi 

trƣờng phản ứng khắc nghiệt. Lớp phủ này cho phép ngăn cách vỏ của lò phản 

ứng tiếp xúc trực tiếp với môi trƣờng phản ứng để tăng tuổi thọ của thiết bị và 

giảm chiều dày của thiết bị. Các phần kim loại tiếp xúc với môi trƣờng nhiệt độ 

cao có mặt của hydro sẽ đƣợc chế tạo bằng các hợp kim chịu đƣợc nhiệt và 

hiện tƣợng gây giòn kim loại của hydro. Đầu vào của lò phản ứng có bộ phận 

phân phối nguyên liệu trƣớc khi qua lớp đệm xúc tác nhằm tận dụng tối đa thể 

tích hữu ích của xúc tác, tránh tạo ra các "vùng chết" trong thiết bị. Hệ thống 

phân phối nguyên liệu đóng vai trò quan trọng trong việc tăng thời gian lƣu 

trong thiết bị phản ứng và giảm đƣợc tổn thất áp suất của dòng phản ứng khi đi 

qua lớp đệm. 

Các quá trình công nghệ có ứng dụng thiết bị phản ứng với lớp đệm xúc 

tác cố định điển hình là: Các quá trình xử lý bằng hydro (Quá trình xử lý 

Naphtha, xử lý phân đoạn Gas Oil, xử lý dầu diesel cracking, xử lý xăng 

cracking,...), các quá trình công nghệ isome hóa, hydrocracking, reforming tái 

sinh xúc tác bán liên tục... Đa số các quá trình sử dụng thiết bị phản ứng lớp 

xúc tác cố định trong công nghiệp lọc hóa dầu có sơ đồ công nghệ tƣơng tự 

(trình bày hình vẽ minh họa nhƣ hình H-1.46 của giáo trình này). 
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5.  Sơ đồ công nghệ của quá trình xử lý Naphtha bằng hydro trình bày nhƣ 

hình H-1.48 của giáo trình này. Theo sơ đồ này, Naphtha từ phân xƣởng chƣng 

cất ở áp suất thƣờng (CDU) đƣợc chuyển sang phân xƣởng xử lý bằng hydro 

để làm sạch các tạp chất có hại cho xúc tác. Đối với Nhà máy lọc dầu có lắp đặt 

đồng thời cả hai phân xƣởng reforming và đồng phân hoá Naphtha nhẹ thì 

phân đoạn Naphtha sau khi xử lý đƣợc tách ra làm hai phân đoạn Naphtha 

nặng và Naphtha nhẹ. Naphtha nhẹ đƣợc chuyển tới phân xƣởng đồng phân 

hoá Naphtha nhẹ (Isomer) còn Naphtha nặng đƣợc chuyển tới phân xƣởng 

reforming (CCR). Nguyên liệu Naphtha từ phân xƣởng chƣng cất áp suất 

thƣờng vì vậy quá trình xử lý hydro chủ yếu là loại các tạp chất lƣu huỳnh, hợp 

chất ni-tơ và hợp chất ô-xy chứa trong Naphtha mà không có chức năng làm no 

hóa nguyên liệu. 

Nguyên liệu từ bể chứa hoặc từ phân xƣởng CDU đƣợc đƣa vào bể chứa 

nguyên liệu của phân xƣởng xử lý Naphtha. Nguyên liệu sau đó đƣợc trộn với 

dòng khí hydro rồi đƣợc gia nhiệt tới nhiệt độ thích hợp trƣớc khi đƣa vào lò 

phản ứng. Hỗn hợp sản phẩm sau lò phản ứng đƣợc làm mát rồi đƣa vào bình 

phân tách. Tại đây, phần hydrocacbon lỏng đƣợc lấy ra ở đáy bình rồi đƣa sang 

tháp sục, khí khô (chứa hydro) đƣợc máy nén tuần hoàn trở lại lò phản ứng 

cùng nguyên liệu mới. Sản phẩm Naphtha đƣa vào tháp sục để tách ra 

hydrocacbon nhẹ (LPG). Phân đoạn Naphtha đƣợc lấy ra ở đáy tháp rồi đƣa 

tiếp sang tháp chƣng cất khác để tách thành phân đoạn Naphtha nhẹ và nặng. 

6. Quá trình xử lý Naphtha bằng hydro bao gồm các phần thiết bị chính sau: 

- Bộ phận Thiết bị phản ứng (với kiểu có lớp đệm xúc tác cố định). 

- Bộ phận phân tách và ổn định sản phẩm. 

- Các thiết bị phụ.  

Bộ phận thiết bị phản ứng bao gồm: bình chứa nguyên liệu, lò phản ứng, 

gia nhiệt. Bộ phận tách sản phẩm bao gồm các thiết bị chính: Bình tách, tháp 

sục để tách các hydrocacbon nhẹ (C4
-) ra khỏi Naphtha. Các thiết bị phụ bao 

gồm: Máy nén tuần hoàn, các thiết bị trao đổi nhiệt, bơm. 

7. Nguyên liệu của quá trình xử lý naphtha là phân đoạn naphtha từ tháp 

chƣng cất ở áp suất khí quyển. Tuy nhiên, trong một số trƣờng hợp, nếu nhƣ 

nhà máy chỉ lắp đặt phân xƣởng reforming mà không lắp đặt phân xƣởng isome 

hoá thì phân xƣởng này có thể chỉ xử lý phân đoạn naphtha nặng. Sản phẩm 

của quá trình xử lý naphtha là cung cấp nguyên liệu có độ sạch đáp ứng đƣợc 

yêu cầu cho quá trình reforming và quá trình isome hoá. 
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Các phản ứng chính diễn ra trong quá trình xử lý Naphtha bằng hydro, đƣợc 

tóm tắt nhƣ sau:   

- Phản ứng khử các hợp chất lƣu huỳnh: 

  Khử mercaptan: RSH  + H2  →  RH + H2S 

  Khử sulfides:    R2S   + H2  →  2RH + H2S 

- Phản ứng khử các hợp chất Ni-tơ: 

  Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

- Khử hợp chất ô-xy: 

  Khử peoxides: C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

8. Sơ đồ công nghệ của quá trình isome hoá trình bày nhƣ hình H-1.49 của 

giáo trình này. Quá trình isome hóa là quá trình công nghệ nhằm chuyển các 

hydrocacbon dạng paraffins mạch thẳng thành các paraffins mạch nhánh có trị 

số octan cao hơn. Ngoài ra, quá trình isome hóa còn chuyển hóa các hợp chất 

có hại với môi trƣờng, sức khỏe con ngƣời nhƣ aromactics, benzen thành các 

dạng hydrocacbon khác không độc hại. Đặc biệt với các Nhà máy lọc dầu 

không đầu tƣ phân xƣởng xử lý benzen trong xăng nếu không đầu tƣ phân 

xƣởng isome hóa thì khó có thể giảm hàm lƣợng benzen trong xăng (thƣơng 

phẩm) xuống dƣới 1% thể tích trong điều kiện chỉ pha trộn xăng bằng các cấu 

tử nội tại trong nhà máy.  

Nguyên liệu sau từ phân xƣởng xử lý đƣợc đƣợc sấy khô rồi đƣa tới phân 

xƣởng isome hoá. Tại đây, nguyên liệu đƣợc trộn với dòng khí hydro tuần hoàn 

và một phần bổ sung từ phân xƣởng reforming. Hỗn hợp nguyên liệu đƣợc gia 

nhiệt bằng các thiết bị trao đổi nhiệt tận dụng nhiệt độ cao của sản phẩm phản 

ứng và sau đó đƣợc gia nhiệt tiếp bằng lò gia nhiệt tới nhiệt độ thích hợp cho 

phản ứng (nhiệt độ phản ứng thích hợp trong khoảng 95 – 2050C). Quá trình 

isome hoá sử dụng hai lò phản ứng nối tiếp nhau không tuần hoàn hỗn hợp 

phản ứng và khí hydro (Lead – Lag Reactor). Hỗn hợp ra khỏi lò phản ứng 

đƣợc qua một dãy các thiết bị trao đổi nhiệt để tận dụng nhiệt độ cao của hỗn 

hợp phản ứng gia nhiệt cho nguyên liệu. Sản phẩm phản ứng sau đó đƣa sang 

tháp ổn định (Stabilizer) để tách các khi hydrocacbon nhẹ (C1-C4), hydro và HCl 

ra khỏi sản phẩm ở đỉnh tháp và đƣa đi xử lý tiếp bằng dung dịch kiềm. Dòng 

sản phẩm ổn định tách ra ở đáy tháp rồi đƣợc đƣa tới tháp tách n-hexan (De- 

Isohexanizer). Tại tháp De-Isohexanizer thành phần n-hexan có trị số octan 

thấp (26 RONC) đƣợc tách ra ở giữa tháp cho quay lại lò phản ứng để chế biến 

tiếp, các thành phần còn lại đƣợc tách ra ở đáy và đỉnh tháp rồi hoà trộn với 

nhau thành sản phẩm cuối cùng của quá trình isome hoá.  
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9. Các thiết bị chính trong công nghệ Isome hoá. bao gồm: 

- Bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Bộ phận ổn định sản phẩm và thu gom, xử lý khí; 

- Bộ phận phân tách các cấu tử; 

- Các thiết bị phụ. 

Bộ phận thiết bị phản ứng gồm các thiết bị chính sau: Hai lò phản ứng kiểu đệm 

xúc tác cố định đặt nối tiếp nhau, các thiết bị trao đổi nhiệt. Bộ phận ổn định sản 

phẩm thu gom xử lý khí bao gồm một tháp ổn định (Stabilizer) để tách các cấu 

tử nhẹ (C4
-) ra khỏi sản phẩm và tháp xử lý khí nhẹ bằng kiềm. Bộ phận thiết bị 

phụ khác nhƣ máy sấy nguyên liệu, máy sấy hydro,... 

10.  Nguyên liệu: Nguyên liệu của quá trình isome hoá là phân đoạn Naphtha 

nhẹ (C5-82 0C) thành phần chủ yếu là hydrocacbon C5/C6 và một lƣợng nhỏ 

butan, n-C7. Tính chất đặc trƣng, thành phần hóa học của nguyên liệu và sản 

phẩm tƣơng ứng thu đƣợc của quá trình isome hoá đƣợc tóm tắt trong bảng 

dƣới đây. 

Các cấu tử 

Hàm lƣợng 

trong nguyên liệu 

(% khối lƣợng) 

Hàm lƣợng 

trong sản phẩm 

(% khối lƣợng) 

Iso-pentane 22 41 

Normal pentane 33 12 

2,2-Dimethybutane 1 15 

2,3-Dimethybutane 2 5 

2-Methypentane 12 15 

3-Methypentane 10 7 

Normal hexane 20 5 

Tổng 100 100 

Xúc tác: Xúc tác sử dụng cho công nghệ isome hoá hiện nay có nhiều loại, 

tuy nhiên, loại xúc tác sử dụng phổ biến hiện nay là xúc tác Platinium (Pt) với 

chất mang khác nhau (chất mang có thể là một số loại ô-xyt kim loại, zeolit). 

Xúc tác cho quá trình isome hoá có thể tái sinh đƣợc tuổi thọ xúc tác khoảng 3-

4 năm. Đa số các loại xúc tác đang sử dụng hiện nay cần bổ sung một lƣợng 

nhỏ clo để duy trì hoạt tính của xúc tác.  

Sản phẩm và ứng dụng: Tính chất sản phẩm của quá trình isome hoá phụ thuộc 

vào nhiều yếu tố: tính chất nguyên liệu ban đầu, loại xúc tác và thời gian sử 

dụng, vận tốc thể tích (LHSV), nhiệt độ và áp suất phản ứng. Phân đoạn 

pentane trong sản phẩm isomerate có khoảng 75-80% khối lƣợng iso-pentane, 
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phân đoạn hexane có khoảng 86-90% khối lƣợng iso-hexane. Với sơ đồ công 

nghệ không tách và quay vòng n-paraffins (n-pentane và n-hexane) thì trị số 

octane đạt khoảng 82-84 RON, nếu cả n-pentane và n-hexane đƣợc tách và 

cho quay vòng lại lò phản ứng thì trị số octane của sản phẩm có thể đạt tới 87- 

93 RON. Sản phẩm isomerate không còn chứa benzen, olefins và aromactics vì 

vậy là cấu tử pha xăng lý tƣởng. Với thành phần Isomerate có đƣợc, Nhà máy 

lọc dầu có thể tự pha đƣợc xăng chất lƣợng cao mà không cần phải nhập cấu 

tử từ bên ngoài. Tính chất cơ bản sản phẩm quá trình isome đƣợc đƣa ra ở 

bảng dƣới đây: 

TT Tính chất Đơn vị đo Giá trị 

1 C5
+  RON 82÷93 

2 Tỷ trọng - 0,65÷0,66 

3 Aromactics % TT lỏng 0 

4 Benzen % TT lỏng 0 

5 Olefins % TT lỏng 0 

6 Sulfur (max) ppm 1 

7 Áp suất hơi bão hoà (C5
+) Kg/cm2 0,75÷0,83 

11. Quá trình isome hoá xảy ra các phản ứng chuyển hoá các paraffins mạch 

thẳng thành các paraffins mạch nhánh, chuyển hoá các hợp chất Benzen, 

Aromactics thành các dạng hydrocacbon khác. Các phản ứng chính của quá 

trình isome hoá có thể đƣợc tóm tắt nhƣ sau: 

Phản ứng isome hoá: 

n-Pentane  i-Pentane 

(62 RONC)  (92 RONC) 

n-Hecxane  2,2-Dimethybutane và 2,3-Dimethybutane 

(26 RONC)  (96 RONC) (84 RONC) 

Phản ứng khử Benzen và Aromactics: 

Benzen  c-Hecxane  methyl-cyclo-Pentane  n-Hecxane 

(120 RONC)  (84 RONC)  (96 RONC)  (26 RONC)  

Các phản ứng trên đều là các phản ứng toả nhiệt, sản phẩm phụ thuộc vào 

điều kiện cân bằng nhiệt động. Ở điều kiện nhiệt độ thấp thích hợp cho tạo ra 

các sản phẩm mong muốn. 

Điều kiện công nghệ thích hợp cho quá trình isome hoá (với các xúc tác 

thông dụng hiện nay) nhƣ sau: Nhiệt độ phản ứng trong khoảng 95÷2050C, áp 

suất 17÷34Kg/cm2, tỷ lệ phần mol hydro/hydrocacbon 0,05:1, vận tốc thể tích 

(LHSV) trong khoảng 1-2 h-1. 
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12.  Tháp De-isohexanizer trong sơ đồ công nghệ quá trình isome hoá 

Naphtha nhẹ có nhiệm vụ tách thành phần n-hexan có trị số octan thấp (26 

RONC) rồi đƣa quay lại lò phản ứng để chế biến tiếp.Mục đích quá trình này là 

để nâng cao trị số octan của isomerate nhờ đó nâng cao đƣợc trị số octan của 

xăng thƣơng phẩm. 

13. Sơ đồ công nghệ của quá trình xử lý phân đoạn trung bình cần đƣợc minh 

họa nhƣ hình H-1.50 của giáo trình này. Về nguyên lý, quá trình xử lý phân 

đoạn chƣng cất trung bình tƣơng tự nhƣ quá trình xử lý Naphtha bằng hydro. 

Tuy nhiên, do quá trình xử lý phân đoạn trung bình có nhiều thành phần là sản 

phẩm của quá trình cracking chứa nhiều olefins, vì vậy, ngoài chức năng loại 

các tạp chất có hại, quá trình xử lý phân đoạn trung bình bằng hydro còn phải 

bão hoà olefins để tăng ổn định ô-xy hoá.  

Mô tả quá trình: Nguyên liệu từ bể chứa hoặc đƣa trực tiếp từ các phân 

xƣởng CDU, VDU và FCC tới bình chứa nguyên liệu của phân xƣởng xử lý 

phân đoạn trung bình bằng hydro (sau đây gọi tắt là GO-HDT). Bình chứa 

nguyên liệu có chức năng ổn định dòng chảy tách một số tạp chất kéo theo. 

Nguyên liệu từ bình chứa sau đó đƣợc bơm tới bộ phận thiết bị phản ứng. Tại 

bộ phận này, nguyên liệu đƣợc trộn với dòng khí hydro rồi đƣa qua các thiết bị 

trao đổi nhiệt để nâng nhiệt độ của nguyên liệu tới giá trị thích hợp trƣớc khi 

đƣa vào lò phản ứng.  

Hỗn hợp sản phẩm sau khi đi ra khỏi lò phản ứng đƣợc trao đổi với dòng 

nguyên liệu có nhiệt độ thấp để làm nguội sản phẩm và tăng nhiệt độ của 

nguyên liệu. Dòng sản phẩm phản ứng sau đó đƣợc đƣa tới thiết bị phân tách 

cao áp nóng. Tại thiết bị tách cao áp, hydrocacbon lỏng đƣợc tách ra ở đáy 

bình rồi đƣa tới tháp chƣng cất, khí hydrocacbon, hydro và một số tạp chất 

đƣợc tách ra ở đỉnh sau đó đƣợc làm mát, ngƣng tụ một phần rồi đƣa tới bình 

tách nguội. Tại bình tách nguội hydrocacbon ngƣng tụ đƣợc đƣa tới tháp chƣng 

cất, khí không ngƣng đƣợc máy nén tuần hoàn trở lại lò phản ứng cùng nguyên 

liệu.  

14. Quá trình xử lý GO/LCO bằng hydro đƣợc chƣa thành hai bộ phận chính: 

- Bộ phận thiết bị phản ứng; 

- Bộ phận ổn định và phân tách sản phẩm 

Bộ phận phản ứng bao gồm: Bình chứa nguyên liệu, lò gia nhiệt nguyên 

liệu, lò phản ứng, bình phân tách cao áp và thấp áp, máy nén khí tuần hoàn và 

các thiết bị trao đổi nhiệt. 
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Bộ phận ổn định và phân tách sản phẩm bao gồm: tháp chƣng cất để tách 

hydrocácbon nhẹ ra ở đỉnh và GO ra ở đáy tháp. GO ở đáy tháp còn chứa 

nƣớc, vì vậy cần đƣợc đem đi sấy chân không để tách nƣớc (Phần thiết bị sấy 

không trình bày trong sơ đồ). 

15. Nguyên liệu: Nguyên liệu của quá trình xử lý GO/LCO là phân đoạn chƣng 

cất trung bình từ các phân xƣởng chƣng cất ở áp suất khí quyển (bao gồm 

phân đoạn nặng và nhẹ), phân xƣởng chƣng cất ở áp suất chân không và phân 

đoạn dầu nhẹ tuần hoàn (Light Cycle Oil) của quá trình cracking xúc tác cặn. 

Xúc tác: Xúc tác cho quá trình xử lý bằng hydro rất đa dạng tùy theo dạng 

nguyên liệu và mục đích quá trình. Nhìn chung, xúc tác cho quá trình xử lý bằng 

hydro là các kim loại Cobalt (Co), Molybdenum (Mo), Nikel (Ni) Vônphram (W), 

trên nền chất mang ô-xit nhôm và các loại ô xít kim loại. Xúc tác đƣợc sử dụng 

phổ biến nhất hiện nay cho quá trình xử lý GO là xúc tác Ni-Mo/Al2O3 và Co-

Mo/Al2O3 do các xúc tác này chứng tỏ đƣợc độ chọn lọc cao, dễ tái sinh và khả 

năng chịu các chất gây ngộ độc xúc tác cao. 

Nếu mục đích loại bỏ hợp chất Ni-tơ và no hoá các olefins là chính thì xúc 

tác gồm các thành phần Ni-Mo-Co/Al2O3 hoặc Ni-Mo/Al2O3 có hiệu quá cao 

hơn, ngƣợc lại khi mục đích loại bỏ lƣu huỳnh là chính thì sử dụng xúc tác Co-

Mo/Al2O3 thích hợp hơn và giảm lƣợng hydro tiêu thụ. Tuy nhiên, cần lƣu ý 

rằng tất cả các loại xúc tác này đều có khả năng loại bỏ các hợp chất lƣu huỳnh 

và Ni-tơ. Tùy theo tính chất nguyên liệu ban đầu và mục đích quá trình mà loại 

xúc tác cụ thể đƣợc sử dụng. Ngoài thành phần của xúc tác, cấu trúc của xúc 

tác cũng ảnh hƣởng lớn tới hoạt tính của xúc tác. Xúc tác cho quá trình xử lý 

GO/LO đƣợc sử dụng phổ biến hiện nay có tuổi thọ trung bình khoảng 5-6 năm 

và sau 2- 3 năm vận hành cần phải đƣợc tái sinh. Việc tái sinh xúc tác có thể 

tiến hành tại chỗ hoặc chuyển tới thiết bị tái sinh xúc tác chuyên dụng. 

Tính chất sản phẩm và ứng dụng. Sản phẩm của quá trình xử lý GO/LCO 

là phân đoạn chƣng cất trung bình có chất lƣợng tốt để pha trộn Diesel thƣơng 

phẩm cao cấp. Phân đoạn này sau khi đƣợc xử lý bằng hydro loại bỏ đƣợc các 

tạp chất có hại cho sức khoẻ và môi trƣờng (hợp chất lƣu huỳnh, ni-tơ và các 

hợp chất chứa ô-xy), các Olefins và Aromactics đƣợc bão hoà. Do vậy, sản 

phẩm Diesel đƣợc pha trộn bằng phân đoạn này ngoài việc đáp ứng đƣợc các 

chỉ tiêu quan trọng khác còn đảm bảo đƣợc độ ổn định màu, độ ổn định ô-xy 

hoá cao trong quá trình tàng trữ, vận chuyển. Hàm lƣợng lƣu huỳnh trong sản 

phẩm sau xử lý có thể đạt dƣới 10ppm khối lƣợng, hàm lƣợng ni-tơ có thể đạt 

dƣới 150ppm khối lƣợng. 
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16. Các phản ứng chính diễn ra trong quá trình xử lý GO bằng hydro đƣợc tóm 

tắt nhƣ sau: 

- Phản ứng khử các hợp chất lƣu huỳnh: 

  Khử mercaptan:  R-SH     +  H2   →   R-H   +  H2S 

  Khử sulfides:    R-S-R‟    +  H2   →  R-H-R‟ +  H2S 

  Khử disulfides:  R-S-S-R‟  +  3H2  →  R-H   +  R‟-H +  2H2S 

- Phản ứng khử các hợp chất Ni-tơ: 

  Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

- Khử hợp chất ô-xy: 

  Khử hợp chất ô-xy (peoxides): C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

- Phản ứng bão hoà các Olefins (no hoá): 

Bão hoà Olefins: R–CH=CH–R‟ + H2 → R–CH2=CH2–R‟ 

Bão hoà Diolefins:  

R–CH=CH–CH=CH–R‟ + 2H2 → R–CH2–CH2–CH2–CH2–R‟ 

- Khử các hợp chất Halogen: RCl  + H2  →  RH + HCl 

Ngoài các phản ứng chính trên quá trình xử lý phân đoạn GO bằng hydro 

còn xảy ra phản ứng cracking các hydrocacbon nặng theo phản ứng: 

R–R‟ + H2 → R–H  + R‟–H  

Điều kiện công nghệ thích hợp cho quá trình xử lý GO bằng hydro là: nhiệt 

độ trong khoảng 330÷3700C; áp suất tiến hành trong khoảng 60÷75Kg/cm2, tốc 

độ thể tích dòng (LHSV) trong khoảng 2÷4 h-1. 

17. Phân đoạn chƣng cất trung bình thƣờng chứa nhiều tạp chất (lƣu huỳnh, 

ni-tơ), ngoài ra một số phân đoạn của quá trình cracking cũng đƣợc đƣa tới xử 

lý tại phân xƣởng này. Phân đoạn từ phân xƣởng cracking ngoài việc chứa 

nhiều tạp chất còn chứa nhiều olefins làm giảm độ ổn định màu và ổn định ôxy 

hoá. Chính vì vậy, để phân đoạn này có đủ chất lƣợng để pha trộn sản phẩm 

diesel cao cấp cần phải tiến hành xử lý để loại bỏ các tạp chất này. Phƣơng 

pháp xử lý thích hợp nhất để loại bỏ đƣợc tất cả các dạng tạp chất này là xử lý 

bằng hydro. Phƣơng pháp ngọt hoá chỉ đƣợc sử dụng để tách các tạp chất lƣu 

huỳnh không có khả năng loại bỏ các dạng tạp chất khác nhƣ ni-tơ, olefins, 

chính vì vậy mà phƣơng pháp này không thích hợp để xử lý phân đoạn chƣng 

cất trung bình. 

18. Ngoài dạng thiết bị phản ứng kiểu tầng sôi, lớp xúc tác cố định, lớp xúc tác 

chuyển động đƣợc sử dụng phố biến, trong ngành công nghiệp chế biến còn sử 

dụng các dạng thiết bị phản ứng đặc biệt khác nhƣ thiết bị phản ứng tiếp xúc 
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kiểu màng, thiết bị phản ứng kiểu ống, thiết bị phản ứng nằm ngang có thiết bị 

khuấy,... 

Thiết bị phản ứng kiểu ống: Một số thiết bị phản ứng kiểu ống với bộ khuấy 

trộn thuỷ lực (dùng bơm khuấy tuần hoàn) để nâng cao khả năng trộn hỗn hợp 

phản ứng và khả năng trao đổi nhiệt. Dạng thiết bị này thƣờng dùng cho các 

phản ứng dị pha, phản ứng toả nhiệt lớn. Một số công nghệ hoá dầu áp dụng 

kiểu thiết bị phản ứng này nhƣ quá trình tổng hợp polypropylene,... Thiết bị 

phản ứng kiểu ống có ƣu điểm về mặt trao đổi nhiệt nhƣng chiếm nhiều không 

gian hơn so với lò phản ứng thể tích. 

Thiết bị phản ứng kiểu nằm ngang có thiết bị khuấy: Thiết bị này thích hợp 

cho quá trình phản ứng dị pha có sự tham gia của pha rắn. Các hạt rắn dễ bị 

lắng đọng, vì vậy cần phải có sự khuấy trộn liên tục để đảm bảo sự tiếp xúc tốt 

giữa các pha tham gia phản ứng. Thiết bị phản ứng kiểu này thích hợp cho quá 

trình phản ứng có độ nhớt cao, hoạt động liên tục. 

Thiết bị phản ứng kiểu màng: Thiết bị phản ứng tiếp xúc kiểu màng điển hình là 

dạng thiết bị phản ứng tiếp xúc màng bó sợi sử dụng trong công nghệ xử lý lƣu 

huỳnh (ngọt hóa) sử dụng công nghệ của Nhà bản quyền Merichem (Hoa kỳ). 

BÀI 2 

1. Cấu tạo và nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm 

đƣợc minh họa nhƣ trong hình H-2.2A và H-2.2B. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu 

ống chùm hoạt động theo nguyên tắc trao đổi nhiệt gián tiếp giữa hai lƣu thể 

chuyển động bên trong và bên ngoài ống trao đổi nhiệt. Để tăng cƣờng hiệu 

quả trao đổi nhiệt, ngƣời ta tạo ra chiều chuyển động của lƣu thể trong và ngoài 

ống theo phƣơng vuông góc hoặc chéo dòng. Để phân phối lƣu thể trong và 

ngoài ống ngƣời ta tạo ra hai khoang để phân phối lƣu chất trong và ngoài ống 

khác nhau. Lƣu chất chảy ngoài ống đƣợc chứa trong vỏ trụ (Shell) còn lƣu 

chất chảy trong lòng ống đƣợc chứa khoang đầu và trong lòng ống. Toàn bộ bó 

ống đƣợc đặt trong vỏ hình trụ. 

2. Có nhiều phƣơng pháp phân chia thiết bị trao đổi nhiệt ồng chùm, tuy nhiên 

trong thực tế, các tiêu chuẩn áp dụng cho sản xuất thiết bị này (nhƣ TEMA, 

API...) thƣờng căn cứ theo cấu tạo và kiểu dòng chảy của khoang vỏ (Shell), 

khoang đầu (Head) để phân chia thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm thành các 

dạng khác nhau. 

3. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm mặc dù có mật độ trao đổi nhiệt không 

cao nhƣng vẫn đƣợc sử dụng rộng rãi trong các ngành công nghiệp nói chung 

cũng nhƣ trong công nghiệp chế biến dầu khí nói riêng là nhờ một số yếu tố: 
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- Thiết bị này có kết cấu rất đa dạng làm việc đƣợc ở hầu hết các môi 

trƣờng làm việc, đặc biệt là các môi trƣờng có nhiệt độ áp suất cao mà 

nhiều dạng thiết bị trao đổi nhiệt khác không đáp ứng đƣợc.  

- Hệ thống tiêu chuẩn áp dụng cho thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm tƣơng 

đối hoàn thiện, thông dụng và đƣợc chấp nhận bởi nhiều nhà thiết kế, 

chế tạo vì vậy rất thuận lợi cho quá trình thiết kế, chế tạo. 

- Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm có kết cấu đơn giản chế tạo hàng 

loạt, giá thành không cao; 

- Vận hành, bảo dƣỡng đơn giản. 

4. Vách ngăn dòng trong thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm có mục đích thay đổi 

chế độ chảy của lƣu thể phía ngoài ống phù hợp với chế độ hoạt động và tính 

chất của lƣu thể. Vách ngăn còn có tác dụng thay đổi chiều chuyển động của 

lƣu thể ngoài ống nâng cao hiệu quả quá trình trao đổi nhiệt. Về mặt cơ khí, 

vách ngăn có chức năng hình thành cơ cấu để định vị ống trao đổi nhiệt ở vị trí 

thích hợp khi lắp đặt cũng nhƣ khi vận hành và giữ cho bó ống không bị rung do 

sự chuyển động xoáy của lƣu chất. Một số dạng vách ngăn thông dụng (trình 

bày nhƣ hình vẽ H-2.8 A, B, C của giáo trình). Các vách ngăn đơn đƣợc sử 

dụng trong những trƣờng hợp yêu cầu về tổn thất áp suất không quá quan 

trọng, tốc độ lƣu thể thấp. Vách ngăn kép đƣợc sử dụng khi yêu cầu về tổn thất 

áp suất trong thiết bị thấp. 

5. Cấu tạo của một số dạng thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm theo phân loại của 

tiêu chuẩn TEMA cần trình bày nhƣ các hình H-2.10 trong giáo trình này. Tóm 

tắt ứng dụng của các loại này nhƣ sau: 

- Loại có hai khoang cho dòng chảy trong ống với một đầu ống di chuyển 

tự do (floating head) cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10A: sử dụng cho 

trƣờng hợp nhiệt độ giữa hai lƣu thể chênh lệch lớn  

- Loại có chùm ống cố định với hai dòng chảy (cho lƣu thể ngoài ống), 

cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10B: đƣợc sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt 

độ giữa hai lƣu thể chênh lệch không lớn, tốc độ lƣu thể phía ngoài ống 

cần đƣợc kiểm soát ở mức thấp . 

- Loại có chùm ống cố định với vành bù giãn nở nhiệt có cấu tạo mô tả 

nhƣ hình H-2.10C: Loại này đƣợc lắp đặt theo phƣơng thẳng đứng, sử 

dụng cho trƣờng hợp hai lƣu thể có nhiệt độ chênh lệch lớn, thƣờng 

dùng cho quá trình ngƣng tụ . 

- Loại có hai khoang cho dòng chảy trong ống với một đầu ống di chuyển 

tự do (floating head) có cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10D: Loại này đƣợc 
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sử dụng cho trƣờng hợp nhiệt độ giữa hai lƣu thể chênh lệch lớn. Tuy 

nhiên, loại này đƣợc bít kín bằng hộp đệm do vậy không sử dụng đƣợc 

trong điều kiện lƣu thể chảy trong ống có áp suất cao. 

- Loại có ống trao đổi nhiệt hình chữ U với hai khoang lƣu thể chảy ngoài 

ống có cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10E: Loại này đƣợc sử dụng cho 

trƣờng hợp nhiệt độ giữa hai lƣu thể chênh lệch lớn, tốc độ lƣu thể 

chảy ngoài ống cần đƣợc tăng tốc độ. 

- Loại “ ấm đun” (Kettle) có cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10F: Loại này 

thƣờng đƣợc sử dụng để gia nhiệt hoặc trao đổi nhiệt có quá trình 

ngƣng tụ. 

6. Nguyên nhân gây ứng suất nhiệt trong thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm: 

Các lƣu thể chuyển động trong thiết bị trao đổi nhiệt thƣờng có nhiệt độ khác 

nhau tƣơng đối lớn, vì vậy mà nhiệt độ của các bộ phận, chi tiết của thiết bị trao 

đổi nhiệt tiếp xúc với các lƣu thể này cũng khác xa nhau nhiều, đặc biệt là giữa 

các ống trao đổi nhiệt và vỏ thiết bị. Nhiệt độ của các bộ phận, chi tiết trong thiết 

bị khác nhau, do đó, độ giãn nở nhiệt của các phần này cũng khác nhau, dẫn 

đến sự di chuyển tƣơng đối so với vị trí ban đầu và sinh ra các ứng suất dƣ cục 

bộ. Đây chính là nguyên nhân gây ra ứng suất nhiệt trong thiết bị trao đổi nhiệt 

ống chùm. Để khắc phục hiện tƣợng này ngƣời ta đƣa ra các giải pháp sau: 

Tạo vành bù giãn nở nhiệt trên vỏ bình 

Giải pháp thƣờng áp dụng để khắc phục vấn đề giãn nở nhiệt không đồng 

đều là tạo ra một vành bù giãn nở nhiệt trên vỏ của thiết bị trao đổi nhiệt (cấu 

tạo trình bày nhƣ hình H-2.10C). Tuy nhiên, kết cấu này chỉ thích hợp với các 

thiết bị trao đổi nhiệt có kích thƣớc nhỏ và vỏ bình hoạt động trong điều kiện áp 

suất thấp. 

Ống trao đổi nhiệt hình chữ U 

Một giải pháp khác để khắc phục hiện tƣợng giãn nở nhiệt không đều giữa 

chùm ống và vỏ thiết bị trao đổi nhiệt là sử dụng ống trao đổi nhiệt hình chữ U 

(cấu tạo mô tả nhƣ hình H-2.10E). Kết cấu này cho phép chùm ống và thân 

thiết bị giãn nở một cách độc lập nhau nhờ đó không gây ra ứng suất dƣ do sự 

co kéo giữa các phần này. Tuy nhiên, kết cấu này có một số hạn chế nhƣ 

không cho phép thay thế một cách riêng rẽ các ống trao đổi nhiệt, không vệ sinh 

đƣợc đoạn cong của ống khi bảo dƣỡng, điều này không thể chấp nhận trong 

một số ứng dụng. 

Đầu ống tự do 
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Để giải quyết vấn đề giãn nở nhiệt không đồng đều, kết cầu chùm ống một 

đầu đƣợc ngoàm chặt cùng vỏ thiết bị còn đầu kia của chùm ống đƣợc thả tự 

do. Kết cấu đơn giản nhất của thiết bị kiểu này là mặt sàng ống đầu tự do và 

mặt bích đầu ống phải đủ nhỏ để chuyển động tự do trong lòng vỏ thiết bị. Kết 

cấu kiểu này cho phép dễ dàng làm sạch lòng ống và thay thế các ống một 

cách độc lập mà không cần phải đƣa chùm ống ra khỏ vỏ thiết bị. Tuy nhiên, kết 

cấu này có nhƣợc điểm là số ống trong thiết bị bị giảm đi so với thiết bị khác có 

cùng đƣờng kính vỏ. Một số dạng thiết bị có đầu di chuyển tự do với khoang 

đầu ống hoàn toàn nằm ở bên ngoài vỏ ống đƣợc đƣa vào sử dụng. Để bít kín, 

giữa đầu thả nổi của chùm ống và vỏ có một hộp đệm. Dạng kết cấu này có ƣu 

điểm chỉ có một kết cấu khoang đầu. Tuy nhiên, nó có nhƣợc điểm là dễ bị rò rỉ 

lƣu chất ra môi trƣờng bên ngoài nếu thiết bị hoạt động ở điều kiện áp suất cao. 

7. Hiện tƣợng rung động chùm ống của thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm là do 

lực tác động không đều nhau theo thời gian vào ống. Có nhiều lực tác động vào 

ống tuy nhiên, thông thƣờng là do động năng dòng lƣu thể chuyển động vuông 

góc với chùm ống gây ra. Lực tác động này chỉ trở lên nguy hiểm khi tần số lực 

tác dụng trùng với tần số cộng hƣởng của thiết bị. 

8. Hậu quả của hiện tƣợng rung động ống là rất nghiêm trọng. Sự rung động 

của ống đẫn đến hiện tƣợng lỗ các vách ngăn sẽ dần dần sẽ cắt đứt ống tại vị 

trí tiếp xúc. Các ống va đập lẫn nhau dẫn đến nong dần khỏi sàng ống, ứng 

suất bền mỏi vƣợt quá giới hạn cho phép, bó ống sẽ dần bị lỏng lẻo và đẩy 

nhanh quá trình ăn mòn. 

Hiện nay những cơ sở khoa học để xác định chính xác cấu hình của thiết bị để 

tránh hiện tƣợng rung còn chƣa đƣợc hoàn thiện. Vì vậy, trong thực tế chỉ có 

hai giải pháp hiệu quả để giải quyết vấn đề này là tăng cƣờng độ cứng cho 

chùm ứng tới mức tối đa có thể (giảm khoảng cách giữa các vách ngăn) và giữ 

tốc độ dòng chảy ở mức độ thấp. 

9. Nguyên tắc bố trí dòng chảy trong thiết bị trao đổi nhiệt ống chùm: Về 

nguyên tắc, hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi nhiệt trong thiết bị ống chùm 

có thể bố trí chảy phía trong hay phía ngoài ống đều có thể chấp nhận đƣợc. 

Tuy nhiên, việc lựa chọn dòng chảy của các lƣu thể ảnh hƣởng nhiều đến yếu 

tố kinh tế, vì vậy, ngƣời ta dựa vào một số thông số làm cơ sở để bố trí dòng 

chảy của lƣu thể trong thiết bị: 

Áp suất cao 

Nếu một trong hai lƣu thể có áp suất cao thì lƣu thể này đƣợc bố trí chảy 

trong lòng ống trao đổi nhiệt. Nhờ cách bố trí này, chỉ có ống và phần bít kín 
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liên quan đến dòng chảy trong ống đƣợc thiết kế để chịu đƣợc áp suất cao còn 

vỏ thiết bị đƣợc thiết kế ở điều kiện ít khắc nghiệt hơn.  

Ăn mòn 

Tính ăn mòn của lƣu thể quyết định sự lựa chọn vật liệu chế tạo thiết bị 

nhiều hơn là vấn đề thiết kế. Các hợp kim chống ăn mòn thƣờng đắt hơn so với 

các kim loại thƣờng, vì vậy, lƣu thế có tính ăn mòn đƣợc bố trí chảy phía trong 

ống để vỏ thiết bị không phải chế tạo bằng vật liệu chống ăn mòn nhờ đó giảm 

đuợc chi phí chế tạo thiết bị. 

Đóng cặn 

Trong quá trình hoạt động, các chất cặn bẩn trong lƣu thể sẽ đóng cặn lại 

trên thành thiết bị lƣu thể đi qua. Một số giải pháp đƣợc đƣa ra trong thực tế để 

giảm thiểu khả năng đóng cặn của lƣu thể: 

- Không để vùng chết trong thiết bị, tăng tốc độ dòng chảy; 

- Bố trí dòng lƣu thể dễ đóng cặn chảy phía trong ống, phía vỏ có các 

cửa để rửa và thu cặn nếu lƣu thể có khả năng đóng cặn cao chảy phía 

ngoài ống. 

Lưu thể có hệ số truyền nhiệt thấp 

Nếu một lƣu thể vốn có hệ số truyền nhiệt thấp (các chất khí áp suất thấp 

hoặc chất lỏng có độ nhớt cao) thì lƣu thể này thƣờng đƣợc bố trí chảy phía 

ngoài ống để trong một số trƣờng hợp có thể sử dụng ống có cánh tăng cƣờng 

bề mặt nhờ đó giảm đƣợc kích thƣớc thiết bị, giá thành chế tạo. 

10. Nguyên tắc hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản là tạo ra 

các dòng chảy của các lƣu thể ngƣợc chiều nhau trong trên bề mặt của các tấm 

trao đổi nhiệt để tăng cƣờng quá trình truyền nhiệt. Các tấm trao đổi nhiệt khi 

ép chặt vào nhau hình thành các khe hẹp để cho các lƣu thể đi xen kẽ nhau. 

Trong một thiết bị trao đổi nhiệt có thể bố trí một dòng chảy đơn (hƣớng chảy 

của một lƣu thể trong thiết bị khi đi qua các tấm chỉ theo một hƣớng (trình bày 

hình H-2.16 A) hoặc dòng chảy kép (dòng chảy của lƣu thể trong thiết bị có thể 

phân thành nhiều hƣớng-trình bày minh họa nhƣ hình H-2.16 B). Theo mỗi 

hƣớng chảy của một lƣu thể lại bao gồm nhiều dòng song song nhau. Sơ đồ 

nguyên lý hoạt động chung của thiết bị trao đổi nhiệt và dòng chảy của các lƣu 

thể trong thiết bị trao đổi nhiệt dạng khung bản cần đƣợc trình bày theo các 

hình vẽ H-2.14, H-2.15 và H-2.16 của giáo trình này.  

Dòng chảy của các lƣu thể trên bề mặt tấm trao đổi nhiệt có thể đƣợc 

phân bố đồng đều (trình bày theo hình H-2.15A) hoặc cũng có thể đƣợc phân 
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bố không đều nhau (trình bày theo hình H-2.15B) tùy thuộc vào khả năng đóng 

cặn của các lƣu thể. 

11. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản bao gồm các bộ phận chính: 

- Phần khung; 

- Phần bề mặt trao đổi nhiệt. 

Cấu tạo chung của thiết bị cần đƣợc trình bày nhƣ hình vẽ H-2.12 A của giáo 

trình này. Cấu tạo cụ thể của các bộ phận tóm tắt nhƣ sau: 

Phần khun 

Phần khung thiết bị có nhiệm vụ nâng đỡ toàn bộ các tấm trao đổi nhiệt, 

lƣợng chất lỏng chứa trong thiết bị và tạo ra kết cấu để định vị và ép chặt các 

tấm trao đổi nhiệt vào nhau thành một khối các tấm trao đổi nhiệt vững chắc 

không cho các lƣu thể rò rỉ ra bên ngoài. Khung thiết bị bao gồm các chi tiết 

chính sau: đầu cố định, đầu di động, khung đỡ, các thanh đỡ và định vị tấm trao 

đổi nhiệt phía dƣới và phía trên, các thanh bu lông để xiết chặt các tấm trao đổi 

nhiệt áp sát vào nhau.  

Phần bề mặt trao đổi nhiệt 

Bề mặt trao đổi nhiệt bao gồm nhiều tấm kim loại mỏng đƣợc dập gân xếp 

liền nhau. Chiều của các gân dập trên các tấm trao đổi nhiệt không có hƣớng 

đồng nhất để tránh tạo ra các vùng chết và hạn chế tối đa hiện tƣợng đóng cặn. 

Các tấm kim loại dập gân này cấu thành một tấm trao đổi nhiệt, các tấm trao đổi 

nhiệt đƣợc ghép lại với nhau tạo thành không gian rỗng giữa hai tấm. Lƣu thể 

đi trong các khe hẹp này và quá trình truyền nhiệt xảy ra qua bề mặt các tấm 

trao đổi nhiệt này. Để các lƣu thể không trộn lẫn vào nhau và rò rỉ ra môi trƣờng 

giữa hai tấm trao đổi nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu khung bản có một 

vòng đệm bít kín. Cấu tạo của tấm trao đổi nhiệt đƣợc cần đƣợc mô tả theo các 

hình H-2.13A, B, C, D của giáo trình này. 

12. Thiết bị trao đổi nhiệt khung bản đƣợc ứng dụng chủ yếu trong các quá 

trình: 

- Quá trình trao đổi nhiệt pha lỏng- lỏng 

- Quá trình ngƣng tụ; 

- Quá trình bay hơi. 

Trong công nghiệp chế biến dầu khí thiết bị này đƣợc sử dụng làm mát sản 

phẩm Kerosene, Isoparaffin,... 

Giới hạn điều kiện hoạt động 

Giới hạn điều kiện hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt khung bản có sự 

khác biệt đôi chút giữa các nhà chế tạo. Tuy nhiên thông thƣờng nhiệt độ vận 
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hành thiết bị trong khoảng-350C-+ 2000C. Áp suất hoạt động có thể đạt tới 

14Kg/cm2. Diện tích trao đổi nhiêt của một tấm dao động trong khoảng 0,02 m2 

đến 4,45 m2. Lƣu lƣợng của lƣu thể có thể đạt tới 3500m 3/giờ đối với thiết bị 

tiêu chuẩn và có thể đạt tới 5000m 3/giờ cho thiết bị có hai cửa dẫn lƣu thể vào. 

13. Nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín là tạo ra 

các dòng chảy vuông góc với nhau của hai lƣu thể tham gia quá trình trao đổi 

nhiệt trong các khe hẹp liền kề. Quá trình trao đổi nhiệt đƣợc thực hiện qua bức 

tƣờng kim loại mỏng. Các khe hẹp dẫn các lƣu thể đƣợc bố trí xen kẽ nhau 

đƣợc hình thành nhờ các tấm trao đổi nhiệt mỏng ép chặt và liên kết lại với 

nhau bằng phƣơng pháp hàn đặc biệt để tạo độ chính xác cao. 

Để nâng cao hiệu quả quá trình trao đổi nhiệt và giảm thiểu lƣợng cặn đóng 

trên thành thiết bị, dòng chảy của các lƣu thể trong lõi trao đổi nhiệt đƣợc phân 

ra nhiều ngăn và dòng chảy trong từng ngăn này đảo chiều liên tục nhờ các 

vách ngăn dòng lắp giữa các cạnh bên và lõi trao đổi nhiệt. Mỗi một ngăn bao 

gồm nhiều khe hẹp song song nhau. Nguyên lý hoạt động và dòng chảy trong 

thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín cần đƣợc minh họa nhƣ trong các hình vẽ 

H-2.19 và H-2.22. của giáo trình này. 

14. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín bao gồm các phần chính sau đây: 

- Phần khối lõi trao đổi nhiệt; 

- Phần khung; 

- Các phụ kiện. 

Sơ đồ cấu tạo chung của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu tấm bản hàn kín cần 

đƣợc minh họa nhƣ hình vẽ H-2-19 của giáo trình này. 

Phần khối lõi trao đổi nhiệt đƣợc xem là trái tim của thiết bị trao đổi nhiệt 

tấm bản hàn kín, phần này bao gồm các chi tiết: 

- Khối tấm trao đổi nhiệt (bao gồm các tấm trao đổi nhiệt đƣợc xắp xếp 

theo một trình tự, ép chặt lại và hàn trên thiết bị hàn đặc biệt có độ 

chính xác cao); 

- Tấm phủ trên và phía dƣới khối tấm trao đổi nhiệt; 

- Thanh lót ngoài trụ đỡ (Column Liner) 

Phần khung của thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín gồm các bộ phận 

chính sau: 

- Nắp đậy phía trên; 

- Nắp đậy dƣới; 

- Trụ đỡ; 

- Các nắp cạnh bên; 
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- Các phụ kiện. 

Cấu tạo chi tiết của phần khung thiết bị cần đƣợc đƣợc minh họa nhƣ trong 

các hình vẽ H-2.21 A, H-2.21 B và H-2.19 của giáo trình này. 

15. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín có khoảng ứng dụng rộng rãi đặc 

biệt là quá trình gia nhiệt và làm mát nhƣ: 

- Quá trình trao đổi nhiệt pha lỏng-lỏng 

- Quá trình ngƣng tụ có kèm theo hoặc không kèm theo quá trình làm 

mát; 

- Quá trình bay hơi; 

- Gia nhiệt đáy tháp (reboiler). 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín đƣợc chế tạo để hoạt động đƣợc 

trong cả điều kiện hoàn toàn chân không, trong môi trƣờng các tác nhân lạnh. 

Phạm vi hoạt động: Thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín có thể hoạt động 

trong môi trƣờng nhiệt độ lên tới 4000C và áp suất tới 35Kg/cm2. Thông thƣờng, 

thiết bị trao đổi nhiệt dạng này đƣợc chế tạo với bề mặt trao đổi nhiệt từ 1,5m2 

đến 300m2.  

16. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex cũng bao gồm các bộ phận chính 

sau đây: 

- Lõi trao đổi nhiệt; 

- Khung thiết bị; 

- Các phụ kiện. 

Thiết bị này chỉ có phần lõi trao đổi nhiệt có kết cấu khác biệt so với thiết bị 

trao đổi nhiệt tấm bản hàn kín. Lõi trao đổi nhiệt gồm các tấm kim loại mỏng 

đƣợc dập định hình và ép lại với nhau rồi hàn lại bằng phƣơng hàn đặc biệt có 

độ chính xác cao phù hợp với các bản mỏng (hàn laser). Các bản kim loại định 

hình sau khi hàn lại với nhau sẽ hình thành các ống nhỏ dẫn lƣu thể chạy xem 

kẽ nhau trong lõi trao đổi nhiệt. Hai lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt từ ống phân 

phối sẽ đi vào các ống nhỏ theo hƣớng ngƣợc chiều nhau. Lõi của thiết bị trao 

đổi nhiệt có bề mặt cắt ngang nhƣ mô tả trong hình H-2.24 (cần trình bày hình 

minh họa).  

17. Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex đƣợc sử dụng trong nhiều lĩnh vực 

khác nhau nhƣ: trong lĩnh vực khai thác dầu khí (ngoài khơi), trong công nghiệp 

lọc hóa dầu, trong nhà máy điện, công nghiệp lạnh, thực phẩm,... 

Thiết bị trao đổi nhiệt tấm hàn Alfarex đƣợc thiết kế để hoạt động trong 

khoảng nhiệt độ từ-500C đến +3500C ở điều kiện áp suất tới 40Kg/cm2. Thiết bị 
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đƣợc thiết kế để có thể vận chuyển lƣu thể trao đổi nhiệt với công suất dòng lên 

tới 800m3/giờ. 

18. Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn Bavex hoạt động trên nguyên lý trao đổi 

nhiệt giữa hai lƣu thể chuyển động chéo dòng nhau, một lƣu thể chảy trong 

lòng "ống" và một lƣu thể chuyển động trong một "bản mỏng" (trình bày minh 

họa nhƣ hình H-2.27C trong giáo trình này) nhờ vậy thiết bị trao đổi nhiệt này 

tận dụng đƣợc những ƣu điểm của cả thiết bị trao đổi nhiệt dạng tấm bản và 

thiết bị kiểu ống chùm. Dòng chảy trong " bản mỏng" là dòng chảy đơn không 

phân ngăn, dòng chảy trong "ống" đƣợc chia thành nhiều ngăn nhờ tấm phân 

dòng. Nhờ tấm phân dòng trong thiết bị, dòng chảy trong "ống" di chuyển ríc rắc 

theo chiều ngƣợc với chiều chuyển động của dòng trong "bản mỏng" (trình bày 

nhƣ hình H-2.26 trong giáo trình này). Nhờ có kết cấu đặc biệt và dòng chuyển 

động các lƣu thể cắt chéo nhau nhiều lần hiệu quả trao đổi nhiệt của thiết bị 

trao đổi nhiệt dạng hàn Bavex đạt đƣợc rất cao. 

19. Cũng nhƣ các thiết bị trao đổi nhiệt kiểu hàn khác, thiết bị trao đổi nhiệt 

dạng hàn phối hợp kiểu tấm và ống gồm các phần chính: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt; 

- Phần vỏ thiết bị. 

Sơ đồ cấu tạo và nguyên lý hoạt động thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn phối 

hợp kiểu tấm và ống trình bày nhƣ hình H-2.26 của giáo trình này. 

20. Thiết bị trao đổi nhiệt dạng hàn kết hợp kiểu tấm bản và ống đƣợc sử dụng 

rộng rãi trong công nghiệp nói chung cũng nhƣ trong công nghiệp chế biến nói 

riêng. Các lĩnh vực chủ yếu đƣợc sử dụng là: 

- Tận dụng nguồn nhiệt thải; 

- Thiết bị siêu lạnh (trong sản xuất ni-tơ lỏng, bảo quản khí hóa lỏng); 

- Các lƣu thể trao đổi nhiệt có tính ăn mòn cao; 

- Thiết bị làm mát nƣớc tuần hoàn bằng nƣớc biển (rất quan trọng đối với 

các Nhà máy lọc hóa dầu đặt cạnh biển). 

Phạm vi và chế độ hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kiểu này rất rộng. 

Tùy thuộc vào kim loại chế tạo tấm trao đổi nhiệt mà thiết bị trao đổi nhiệt dạng 

hàn kết hợp kiểu bản và ống có thể hoạt động ở điều kiện nhiệt độ từ-200 0C tới 

+ 9000C. Áp suất hoạt động dòng chảy phía khe hẹp có thể đạt tới 60Kg/cm2 tùy 

thuộc vào tính chất vật liệu, bề dày và kiểu định hình của tấm trao đổi nhiệt. 

21. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc hoạt động theo nguyên lý trao đổi nhiệt 

ngƣợc dòng. Hai lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt đƣợc bố trí chuyển động ngƣợc 

chiều nhau trong các kênh hình xoáy trôn ốc trong đó một lƣu thể chuyển động 
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từ phía tâm thiết bị ra phía ngoài còn lƣu thể khác chuyển động từ phía ngoài 

vào tâm thiết bị rồi đi ra khỏi thiết bị ở nắp hay đáy thiết bị tùy thuộc vào kết cấu 

cụ thể.Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc có khả năng tự làm sạch. Với kết cấu 

kênh dẫn lƣu thể nhẵn cong đều làm cho xu thế đóng cặn trên thành tấm trao 

đổi nhiệt rất thấp. Bất kỳ vị trí nào trên kênh dẫn nếu xuất hiện hiện tƣợng đóng 

cặn cục bộ sẽ dẫn đến tiết diện của kênh giảm đi và do đó tốc độ của lƣu thể 

qua tiết diện này tăng lên. Khi tốc độ dòng chảy tăng lên sẽ tự cào sạch lớp cặn 

đóng trên thành kênh dẫn. Khả năng tự làm sạch cho phép giảm đƣợc chi phí 

vận hành thiết bị đặc biệt khi thiết bị đƣợc lắp đặt theo phƣơng nằm ngang. 

Nguyên lý hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt cần trình bày minh họa nhƣ hình 

H-2.29 của giáo trình này. 

22. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc bao gồm các phần chính sau: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt; 

- Thân thiết bị. 

Lõi trao đổi nhiệt của thiết bị dạng xoáy lốc đƣợc quấn từ hai tấm kim loại 

mỏng phẳng, các kim loại này phải có khả năng gia công nguội và có thể hàn 

đƣợc nhƣ thép các bon, thép không rỉ, titanium và thép hợp kim trong trƣờng 

hợp thiết bị làm việc trong môi trƣờng có tính ăn mòn cao  (cấu tạo cần trình 

bày nhƣ hình H-2.30 trong giáo trình này). 

Thân thiết bị trao đổi nhiệt gồm có: Vỏ chứa lõi trao đổi nhiệt, nắp đậy và chân 

đỡ thiết bị. 

23. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu xoáy lốc đƣợc ứng dụng cho tất cả các quá trình 

trao đổi nhiệt lỏng-lỏng, lỏng-hơi hoặc lỏng-khí. Thiết bị này thích hợp cho các 

lƣu thể có khuynh hƣớng dễ bị đóng cặn hoặc có lẫn các hạt rắn bên trong lƣu 

thể. Trong công nghiệp chế biến dầu khí, thiết bị trao đổi nhiệt thƣờng đƣợc sử 

dụng để tận dụng nhiệt của các dòng khí thải, trong các phân xƣởng xử lý nƣớc 

thải để kiểm soát nhiệt độ nƣớc thải. 

Thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lốc thông thƣờng có thể hoạt động tới 4000C, 

loại thiết bị không sử dụng vòng đệm có thể hoạt động ở nhiệt độ tới 8500C. 

Các thiết bị trao đổi nhiệt xoáy lộc cơ bản đƣợc thiết kế hoạt động ở điều kiện 

áp suất tới 15Kg/cm2, trong một số trƣờng hợp đặc biệt thiết bị có thể đƣợc 

thiết kế để hoạt động dƣới áp suất tới 30Kg/cm2. 

24. Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm hoạt động theo 

nguyên lý trao đổi nhiệt giữa hai lƣu thể chuyển động ngƣợc chiều nhau, một 

lƣu thể chuyển động phía trong bản mỏng và một lƣu thể chuyển động phía bên 

ngoài vỏ thiết bị. Dòng lƣu thể chuyển động phía trong bản mỏng giống nhƣ 
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trong thiết bị trao đổi nhiệt dạng tấm bản, còn dòng lƣu thể chuyển động phia vỏ 

có chiều chuyển động và phân dòng nhƣ trong thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống 

chùm. Để hình thành không gian cho lƣu thể chuyển động phía bản mỏng, hai 

tấm kim loại hình tròn đƣợc dập gân nổi sau đó hàn mép lại với nhau hình 

thành kênh kín chứa lƣu thể. Lƣu thể thứ hai chuyển động phía vỏ sẽ đi vào 

phần không gian giữa các cặp đĩa hàn kín. Quá trình truyền nhiệt xảy ra tại bề 

mặt của các đĩa trao đổi nhiệt. Dòng lƣu thể chảy phía vỏ thiết bị cũng đƣợc 

phân dòng nhƣ thiết bị trao đổi nhiệt kiểu ống chùm để tăng hiệu quá quá trình 

truyền nhiệt. Để minh họa cần trình bày hình vẽ nhƣ hình H-2.35 trong giáo 

trình này. 

25. Thiết bị trao đổi nhiệt phối hợp tấm bản và ống chùm bao gồm hai phần 

chính: 

- Phần lõi trao đổi nhiệt (tấm bản); 

- Phần vỏ. 

Cấu tạo phần vỏ: Phần vỏ thiết bị trao đổi nhiệt này bao gồm hai bộ phận 

chính: Phần thân hình trụ dài có nắp kín hai đầu và các vách ngăn dòng. Vỏ 

thiết bị có chức năng chính: Chứa và định hƣớng dòng lƣu thể chuyển động 

phía vỏ; chứa lõi trao đổi nhiệt. Vỏ thiết bị có thể là kết cấu hàn hoặc gắn mặt 

bích nhằm thuận lợi cho việc vệ sinh thiết bị phần vỏ. 

Phần lõi trao đổi nhiệt: Lõi trao đổi nhiệt đƣợc cấu tạo từ nhiều cặp đĩa trao 

đổi nhiệt hình tròn hàn kín với nhau từng đôi một. Mỗi cặp đĩa hàn kín này sẽ 

tạo ra một khoang cho lƣu thể chảy trong bản mỏng. Khi các cặp đĩa này đƣợc 

ghép sát lại gần nhau sẽ hình thành khe hẹp cho lƣu thể phía vỏ đi qua. Khi các 

lƣu thể chuyển động qua các khe hẹp phía trong bản mỏng và phía ngoài bản 

mỏng (phía vỏ) quá trình trao đổi nhiệt sẽ diễn ra. Một ống phân phôi lƣu thể 

chảy phía trong bản mỏng và một ống thu gom lƣu thể này sau khi trao đổi nhiệt 

đƣợc hàn cứng cùng với các cặp đĩa trao đổi nhiệt để hình thành kết cấu lõi 

trao đổi nhiệt vững chắc. Để tăng cƣờng quá trình trao đổi nhiệt, ngƣời ta lắp 

thêm các vách ngăn dòng chảy của lƣu thể chảy phía vỏ. Cần trình bày thêm 

sơ đồ cấu tạo của thiết bị nhƣ hình H-2.35 của giáo trình này. 

26. Thiết bị trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm đƣợc sử dụng cho các 

lƣu thể có tính ăn mòn cao nhƣ axit mà các thiết bị trao đổi nhiệt dạng tấm bản 

truyền thống khác có sử dụng vòng đệm bít kín không dùng đƣợc. Thiết bị trao 

đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm đƣợc sử dụng cho các quá trình công 

nghệ sau: 

- Gia nhiệt; 
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- Làm mát (bao gồm cả trong công nghệ siêu lạnh); 

- Tận dụng nhiệt thải; 

- Quá trình bay hơi và ngƣng tụ. 

Khoảng hoạt động của thiết bị trao đổi nhiệt kết hợp tấm bản và ống chùm 

rất rộng và trong điều kiện công nghệ tƣơng đối khắc nghiệt. Thiết bị này có thể 

hoạt động trong điều kiện nhiệt độ đến 9000C và ở áp suất tới 100Kg/cm2. 

27. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in hoạt động trên nguyên lý trao đổi 

nhiệt gián tiếp giữa hai lƣu thể chuyển động trong các ống dẫn nhỏ. Thiết bị này 

đƣợc cấu tạo từ các bản hợp kim phẳng với đƣờng đi của các dòng lƣu thể 

đƣợc khắc bằng máy quang hóa trên các tấm kim loại này. Quá trình chế tạo 

này tƣơng tự nhƣ công nghệ chế tạo bo mạch điện tử. Từ các tấm kim loại 

đƣợc khắc này sẽ hình thành nên các đƣờng đi của các lƣu thể trao đổi nhiệt. 

28. Thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in thể hiện đƣợc những ƣu điểm khi sử 

dụng ở điều kiện nhiệt độ, áp suất và môi trƣờng ăn mòn cao nơi mà không cho 

phép sử dụng các thiết bị trao đổi nhiệt tấm bản truyền thống khác. Nhờ thiết kế 

và kết cấu đặc biệt mà thiết bị trao đổi nhiệt kiểu bo mạch in đƣợc ứng dụng rất 

đa dạng: có thể dùng cho nhiều dạng lƣu thể khác nhau từ pha lỏng đến pha 

khí hoặc hỗn hợp hai pha, cấu hình bố trí dòng chảy từ một ngăn cho đến nhiều 

ngăn, chiều dòng chảy các lƣu thể từ kiểu ngƣợc chiều cho đến cùng chiều, 

chéo dòng hoặc phối hợp các kiểu dòng chảy này với nhau. Thiết bị trao đổi 

nhiệt kiểu bo mạch in đƣợc sử dụng rộng rãi trong nhiều ngành công nghiệp. 

Trong ngành công nghiệp chế biến dầu khí, thiết bị này đƣợc sử dụng làm thiết 

bị trao đổi nhiệt kiểu nguyên liệu/dòng sản phẩm nóng (để tận dụng nhiệt), các 

quá tổng hợp nhiên liệu, quá trình khử nƣớc, các quá trình thu hồi hơi nhiên 

liệu và làm mát các máy nén chế trong công nghệ chế biến khí. 

Thiết bị có thể làm việc ở điều kiện áp suất tiêu chuẩn là 200Kg/cm2 và 

hoàn toàn có thể hoạt động trong khoảng áp suất từ 300÷500Kg/cm2. Thiết bị 

này cũng có thể hoạt động trong dải nhiệt độ rất rộng, từ chế độ nhiệt siêu lạnh 

(-2000C) cho đến +9000C. 

29. Các nguyên tắc cơ bản tiết kiệm năng lƣợng tiêu thụ trong nhà máy lọc 

hóa dầu bao gồm: 

Cải thiện chế độ hoạt động của máy móc thiết bị 

Chế độ hoạt động của máy móc, thiết bị ảnh hƣởng đến năng lƣợng tiêu 

thụ của toàn bộ nhà máy. Để giảm năng lƣợng tiêu thụ, một số nguyên tắc 

chính đƣợc xem xét, áp dụng: 

- Giảm tỷ lệ dòng hồi lƣu trong các tháp chƣng cất; 
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- Giảm lƣợng hơi sục; 

- Giảm áp suất vận hành thiết bị; 

- Giảm tỷ lệ H2/hydrocacbon; 

- Điều chỉnh chế độ hoạt động của các tua bin, máy nén; 

- Điều chỉnh tỷ lệ hỗn hợp khí đốt phù hợp; 

Cải thiện thiết bị và xúc tác 

Kết cấu của thiết bị, xúc tác có ảnh hƣởng tƣơng đối nhiều tới năng lƣợng 

tiêu thụ, vì vậy, để tiết kiệm năng lƣợng thì cần phải cải thiện thiết bị và xúc tác 

sử dụng. Các biện pháp chính là: 

- Thay đổi xúc tác để hiệu suất quá trình cao hơn, tiêu hao năng lƣợng 

phụ trợ thấp hơn; 

- Thay các hệ thống bơm, hệ thống chân không; 

- Thay đổi cách bố trí hệ thống thiết bị trao đổi nhiệt để tận dụng nhiệt 

một cách hiệu quả hơn; 

- Cải thiện lớp cách nhiệt, bảo ôn để giảm nhiệt mất mát. 

30. Tận nhiệt từ các dòng công nghệ có nhiệt độ cao mang lại các lợi ích cơ 

bản: Giảm đƣợc năng lƣợng tiêu thụ cho quá trình gia nhiệt (cho nguyên liệu, 

dòng công nghệ khác) và năng lƣợng cho làm mát dòng công nghệ có nhiệt độ 

cao này. Việc giảm tiêu hao năng lƣợng không chỉ giảm đƣợc chi phí vận hành 

mà còn có ý nghĩa bảo vệ môi trƣờng to lớn do giảm đƣợc lƣợng khí thải vào 

môi trƣờng. 

31. Đặc điểm của dòng khí có nhiệt độ cao và chứa cấu tử có nhiệt trị cao là 

ngoài nhiệt năng còn chứa nguồn năng lƣợng có thể cung cấp nếu đốt cháy 

hỗn hợp này. Cấu tử chứa trong hỗn hợp này thƣòng là các chất độc hại đối với 

con ngƣời và môi trƣờng (CO, hydrocacbon,..) Chính vì vậy, tận dụng đƣợc 

nguồn năng lƣợng này không chỉ có ý nghĩa về mặt kinh tế mà còn góp phần 

bảo vệ môi trƣờng. Để tận dụng nguồn năng lƣợng này, ngƣời ta thƣờng dùng 

các tua bin tận dụng nhiệt kết hợp với việc đốt hỗn hợp để thu nguồn nhiệt từ 

các cấu tử trong dòng thải. Nhờ quá trình này mà các chất độc hại đƣợc xử lý, 

nhiệt độ dòng thải giảm xuống. 

32. Việc tận dụng nhiệt độ của dòng khí thải lò đốt có nhiệt độ cao có ý nghĩa 

tƣơng tự nhƣ tận dụng dòng công nghệ có nhiệt độ cao là giảm chi phí vận 

hành và góp phần bảo vệ môi trƣờng. Ngoài ra, việc tận dụng nguồn nhiệt này 

tránh việc thải một nguồn nhiệt cao vào môi trƣờng gây ra các ảnh hƣởng tiêu 

cực. 
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33. Có nhiều tiêu chí để lựa chọn dạng thiết bị trao đổi nhiệt, tuy nhiên về cơ 

bản các tiêu chí chính đƣợc xem xét bao gồm: 

- Yêu cầu về nhiệt và thủy lực; 

- Tính tƣơng thích của vật liệu chế tạo; 

- Độ tin cậy vận hành; 

- Vấn đề bảo dƣỡng; 

- Đáp ứng những quy định về an toàn, sức khỏe và môi trƣờng; 

- Giá thành thiết bị. 

Bất kỳ một thiết bị trao đổi nhiệt nào đƣợc lựa chọn phải có khả truyền 

đƣợc lƣợng nhiệt với công suất xác định với khoảng nhiệt độ vào/ra của các 

lƣu thể tham gia trao đổi nhiệt dao động trong một giới hạn cho phép, đồng thời 

tổn thất áp suất trong thiết bị trong giới hạn cho phép đƣợc xác định bởi điều 

kiện công nghệ hay yếu tố kinh tế. Thiết bị đƣợc lựa chọn phải có khả năng 

chịu đƣợc ứng suất sinh ra do chênh lệch áp suất và nhiệt độ giữa các lƣu thể 

và giữa các vùng khác nhau. Vật liệu lựa chọn chế tạo thiết bị phải chịu đƣợc 

tính ăn mòn. Thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc lựa chọn phải đáp ứng đƣợc đầy đủ 

yêu cầu của các tiêu chuẩn an toàn.  

Các tiêu chí cơ bản để lựa chọn sơ bộ kiểu, dạng thiết bị trao đổi nhiệt mà 

ngƣời thiết kế cần phải xem xét bao gồm: giới hạn nhiệt độ, áp suất hoạt động 

của các dạng thiết bị trao đổi nhiệt, tốc độ chảy của các lƣu thể, giới hạn lƣu 

thể sử dụng và dải bề mặt trao đổi nhiệt của các thiết bị này thƣờng sẵn có trên 

thị trƣờng của các nhà chế tạo và cung cấp thiết bị. Tuy nhiên, cũng cần lƣu ý 

rằng bề mặt trao đổi nhiệt không phải là điều kiện tiên quyết cho việc lựa chọn 

vì có thể bố trí các thiết bị hoạt động song song nhau để đáp ứng yêu cầu về bề 

mặt trao đổi nhiệt. Tóm tắt các tiêu chí chính để lựa chọn sơ bộ dạng thiết bị 

trao đổi nhiệt trình bày nhƣ bảng 2.1 của giáo trình này. 

BÀI 3 

1. Hệ thống khí nén có vai trò quan trọng trong hoạt động của của nhà máy chế 

biến dầu khí. Khí nén cung cấp cho hệ thống điều khiển tự động nhà máy (chủ 

yếu là các van điều khiển bằng khí nén), động lực cho một số dụng cụ sửa 

chữa. Các cụm khí nén cục bộ còn cung cấp dòng công nghệ quan trọng cho 

một số quá trình (đốt coke,...). 

2. Sơ đồ công nghệ trình bày nhƣ hình vẽ H-3.1. Theo sơ đồ này, không khí 

đƣợc các máy nén nén tới áp suất thích hợp (thông thƣờng từ 7-11Kg/cm2), 

đƣợc làm mát rồi đƣa tới bình chứa khí ƣớt. Một phần hơi nƣớc trong không 

khí đƣợc ngƣng tụ và tách ra. Lƣợng hơi nƣớc trong không khí nén yêu cầu rất 
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thấp, vì vậy, cần phải tiếp tục tách hơi ẩm ra khỏi khí nén cho tới khi đạt yêu 

cầu về độ ẩm cho phép. Không khí đƣợc đƣa tới bình sấy khô, tại đây hơi nƣớc 

tiếp tục đƣợc tách ra khỏi không khí nén tới giới hạn yêu cầu. Các hạt rắn lẫn 

trong không khí cũng đƣợc tách ra ở đây trong thiết bị sấy. Không khí sau khi ra 

khỏi thiết bị sấy khô đƣợc đƣa tới bình chứa khí nén. Bình chứa khí nén có 

chức năng bình ổn áp suất cung cấp cho các hộ tiêu thụ và là nguồn dự trữ khí 

nén trong trƣờng hợp các máy nén gặp sự cố hoặc hệ thống phải ngừng hoạt 

đồng hoàn toàn do mất điện. 

3. Hệ thống khí nén trong nhà máy chế biến dầu khí thƣờng sử dụng hai loại 

máy nén là: máy nén ly tâm và máy nén kiểu trục vít. Thông thƣờng máy nén 

kiểu trục vít đƣợc sử dụng cho hệ thống khí nén nếu công suất yêu cầu nằm 

trong dải công suất các máy nén trục vít thông dụng của các nhà sản xuất. So 

với các máy nén khác nhƣ máy nén pít-tông và máy nén ly tâm máy nén trục vít 

có nhiều ƣu điểm: 

So với máy nén kiểu pít-tông: 

- Không có bộ phận chịu tác dụng của ứng suất mỏi do phải hoạt động 

liên tục (xéc măng pít-tông, van), do vậy ít phải bảo dƣỡng. 

- Không có bộ phận giao động lệch tâm, vì vậy máy ít rung động hơn nhờ 

đó chi phí cho nền móng cũng ít hơn. 

- Khả năng phục vụ cao đạt tới 99%. 

So với máy nén kiểu ly tâm: 

- Khí nén có thể chứa bụi (cho phép tới 300 mg/m3) hoặc giọt lỏng (điều 

mà máy nén khác dƣờng nhƣ không cho phép); 

- Vận tốc đầu ra thấp vì vậy cho phép đƣa chất lỏng vào dòng với mục 

đích làm mát hoặc rửa sạch; 

- Lƣu lƣợng thể tích cửa hút máy dƣờng nhƣ không đổi khi tỷ số nén 

thay đổi do vậy không gây ra hiện tƣợng sung; 

- Có đáp ứng rất tốt giữa mức tải và năng suất tiêu thụ: 50% lƣu lƣợng 

tƣơng ứng 50% vận tốc và tiêu thụ năng lƣợng bằng 50%; 

- Hoạt động ở dƣới vận tốc độ cộng hƣởng thứ nhất của trục quay, vì 

vậy, không gây ra hiện tƣợng rung động nguy hiểm khi máy vƣợt qua 

vận tốc cộng hƣởng này. 

Tuy nhiên, máy nén trục vít có nhƣợc điểm là giá thành chế tạo thƣờng 

cao hơn so các loại máy nén ly tâm, pít-tông và dải công suất của máy nén trục 

vít thƣờng thấp hơn so máy nén ly tâm. 
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4. Hệ thống khí nén thông dụng trong nhà máy lọc hóa dầu bao gồm các bộ 

phận chính sau: 

- Các máy nén khí; 

- Bình chứa nén ƣớt; 

- Bình sấy; 

- Bình chứa khí nén khô; 

- Hệ thống phân phối. 

Máy nén khí 

Để việc cung cấp khí nén đƣợc liên tục với độ tin cậy cao, trong thực tế, số 

máy nén thƣờng đƣợc bố trí là ba (3) với công suất mỗi máy đáp ứng 100% 

công suất khí nén theo thiết kế, các máy nén hoạt động theo nguyên tắc: 1 máy 

hoạt động, một máy dự phòng và một máy đang trong giai đoạn bảo dƣỡng.  

Bình chứa khí nén ướt 

Bình chứa khí ƣớt có chức năng chứa khí nén đã đƣợc làm mát từ máy 

nén khí đƣa tới. Thông thƣờng, hai bình chứa khí nén ƣớt mỗi bình có sức 

chứa bằng 100% công suất của hệ thống. Hai bình chứa này hoạt động theo 

nguyên tắc một bình hoạt động một bình ở trạng thái nghỉ. Thiết kế theo nguyên 

tắc này đảm bảo thƣờng xuyên bảo dƣỡng/sửa chữa đƣợc bình chứa cũng 

nhƣ đảm bảo công tác thanh tra định kỳ bắt buộc mà không ảnh hƣởng đến 

hoạt động liên tục của hệ thống.  

Bình sấy 

Quá trình sấy khí nén để tách hơi nƣớc hoạt động theo nguyên lý sấy lạnh. 

Không khí nén sẽ đƣợc làm lạnh tới nhiệt độ nhất định (tùy thuộc vào yêu cầu 

tách ẩm ra khỏi khí nén). Mục đích tách hơi nƣớc ra khỏi khí nén là tránh hiện 

tƣợng ngƣng tụ hơi nƣớc trên đƣờng ống gây ăn mòn đƣờng ống. Vì vậy, một 

trong những chỉ tiêu quan trọng của khí nén điều khiển là nhiệt độ điểm sƣơng 

(Dew point), nhiệt độ này tùy thuộc vào điều kiện khí hậu nơi đặt nhà máy. Với 

các vùng ôn đới nhiệt độ điểm sƣơng của khí nén yêu cầu tới-400C, với vùng 

xích đạo và nhiệt đới, nhiệt độ điểm sƣơng có thể đƣợc quy định cao hơn 

(trong khoảng- 150C-+50C). Về nguyên tắc, nhiệt độ điểm sƣơng của khí nén 

càng thấp thì càng tốt, tuy nhiên, chi phí đầu tƣ cho thiết bị sấy và chí phí vận 

hành càng cao. Để tách nƣớc đƣợc hiệu quả, trƣớc mỗi bình sấy ngƣời ta lắp 

đặt một bộ lọc tách dầu kéo theo nhằm tránh hiện tƣợng tạo nhũ tƣơng trong 

bộ phận bẫy nƣớc. 

Sau mỗi bình sây, một thiết bị lọc hạt rắn đƣợc lắp đặt để tách các hạt rắn 

và các cặn bẩn dạng rắn kéo theo khác. Các hạt rắn có kích thƣớc lớn hơn 3 
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μm sẽ bị loại ra khỏi khí nén. Tổng lƣợng các chất rắn trong khí nén sau khi ra 

khỏi bình sấy không đƣợc phép vƣợt quá 0.1 g/m3. Thông thƣờng trong một hệ 

thống sản xuất khí nén trong nhà máy lọc hóa dầu có hai bình sấy mỗi bình 

đƣợc thiết kế 100% công suất. 

Bình chứa khí nén khô 

Bình chứa khí khô có nhiệm vụ bình ổn áp suất cung cấp cho các hộ tiêu 

thụ và dự trữ khí nén điều khiển trong trƣờng hợp khẩn cấp. Tùy theo quan 

điểm về đảm bảo an toàn hoạt động mà thể tích bình chứa khí nén đƣợc xác 

định với công suất chứa đảm bảo duy trì hoạt động các thiết bị trong vòng 10 

tới 20 phút. Thông thƣờng trong hệ thống khí nén có hai bình chứa, mỗi bình 

chứa có dung tích đảm bảo 100% công suất ở điều kiện hoạt động bình 

thƣờng.  

 Hệ thống phân phối 

Khí nén từ bình chứa khí nén khô sẽ đƣợc phân phối tới các hộ tiêu thụ 

qua mạng lƣới đƣờng ống trong hàng rào Nhà máy. Khí nén có hai mục đích sử 

dụng: cho dụng thiết bị điều khiển và khí nén công nghệ. Trong hai mục đích sử 

dụng này, khí nén điều khiển sẽ đƣợc ƣu tiên hơn so khí nén công nghệ . Trong 

trƣờng hợp tổng nhu cầu các loại khí nén trong nhà máy tại một thời điểm nào 

đó vƣợt quá khả năng đáp ứng của hệ thống khí nén thì hệ thống điều khiển sẽ 

tự động đóng van cấp khí cho mạng lƣới khí công nghệ. Hệ thống đƣờng ống 

phân phối khí nén trong toàn nhà máy đƣợc thiết kế sao cho tổn thất áp suất tới 

vị trí xa nhất của hệ thống không vƣợt quá 10% áp suất đầu đẩy của máy nén. 

5. Các yêu cầu cơ bản của khí nén điều khiển bao gồm: 

- Nhiệt độ điểm sƣơng; 

- Lƣợng các hạt rắn; 

- Áp suất cấp; 

- Nhiệt độ khí nén. 

6. Sơ đồ nguyên lý hoạt động của van nhƣ trong hình H-3.7. Nguyên lý hoạt 

động của van điều khiển khí nén rất đơn giản: Khí nén đƣa vào một bên của 

màng áp suất tạo ra áp lực, tùy theo cân bằng giữa áp lực của khí nén và lực 

căng của lò so trong van mà trục van sẽ chuyển động tịnh tiến theo hƣớng đóng 

hay mở van thực hiện quá trình điều khiển. Mỗi một áp suất khí nén cấp vào 

van sẽ tƣơng ứng với một vị trí của cuống van và nhờ đó điều tiết đƣợc dòng 

chảy theo ý muốn. 

7. Trong nhà máy chế biến dầu khí, ngoài nhu cầu khí nén cho hệ thống điều 

khiển, nhiều quá trình công nghệ khác cần khí nén với công suất lớn và không 
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yêu cầu chất lƣợng khí nén cao, vì vậy cần phải tách một số hệ thống khí nén 

có yêu cầu riêng thành hệ thống cục bộ. Việc tách riêng các hệ thống khí nén 

cho phép giảm đƣợc vốn dầu tƣ và chi phí vận hành. 

8. Sơ đồ công nghệ hệ thống cấp khí nén cục bộ trong phân xƣởng cracking 

xúc tác cặn tầng sôi cần trình bày nhƣ trong hình H-3.9 của giáo trình. Khí nén 

đƣợc nén tới áp suất thích hợp rồi đƣa qua thiết bị gia nhiệt trƣớc khi đƣa vào 

buồng đốt tái sinh xúc tác. Các máy nén thƣờng sử dụng là máy nén hƣớng 

trục với yêu cầu áp suất không cao lắm. Máy nén khí đƣợc dẫn động bằng tua 

bin hơi . 

9. Cấu tạo máy nén khí hƣớng trục đƣợc mô tả trong hình H-3.11 và H-3.12A. 

Máy nén hƣớng trục gồm các bộ phận chính: 

- Phần Rô-to; 

- Phần Stato; 

- Vỏ máy và các chi tiết phụ. 

Máy nén kiểu hƣớng trục là máy nén nhiều cấp. Để cải thiện chế độ hoạt 

động của máy nén, giai đoạn nén cuối ngƣời ta lắp thêm một vành nén ly tâm 

để tăng áp suất đầu nén. Giai đoạn nén hƣớng trục khí nén tăng áp nhờ hệ 

thống cánh nén tĩnh lắp trên Stato và cánh nén động lắp trên Rô-to. Độ nghiêng 

của cánh nén tĩnh có thể điều chỉnh đƣợc nhờ tang trống lắp cánh nén tĩnh của 

Stato. 

10. Máy nén hƣớng trục bình thƣờng không có vành nén ly tâm nên áp suất 

đầu cửa nén thấp hay xảy ra hiện tƣỡng nghẽn cửa nén ảnh hƣớng đến hoạt 

động chung của hệ thống. Để khắc phục hiện tƣợng này, giai đoạn nén cuối 

ngƣời ta lắp thêm một vành nén ly tâm để tăng áp suất đầu ra của khí nén. 

11. Khí ni-tơ có vai trò quan trọng trong việc đảm bảo vận hành an toàn nhà 

máy chế biến dầu khí. Ni-tơ đƣợc sử dụng với tƣ cách là một khí trơ để cách ly 

các môi trƣờng mà khi tiếp xúc với nhau sẽ gây ra nguy cơ cháy nổ. Ni-tơ còn 

có tách dụng bảo vệ các chất dễ bị ô-xy hoá bằng cách tạo ra một môi trƣờng 

ngăn cách (trong các bể chứa nhiên liệu và các sản phẩm trung gian dễ bị ô-xy 

hoá). Ngoài ra ni-tơ còn đƣợc sử dụng để đuổi không khí ra khỏi thiết bị trong 

giai đoạn chuẩn bị chạy thử và trong quá trình bảo dƣỡng máy móc, thiết bị. 

12. Hiện nay có ba phƣơng pháp chính để sản xuất khí ni-tơ đi từ không khí: 

- Phƣơng pháp hoá lỏng không khí rồi chƣng luyện truyền thống; 

- Phƣơng pháp hấp phụ phân tử (Pressure Swing Adsorption-PSA) 

- Phƣơng pháp màng lọc phân tử (hấp phụ phân tử) kết hợp kỹ thuật siêu 

lạnh (molecular sieve adsorption and Cryogenic air separation). 



 
368 

Phƣơng pháp nén khí hoá lỏng rồi chƣng luyện có ƣu điểm là công suất hệ 

thống lớn, cho phép sản xuất đƣợc ni-tơ có chất lƣợng cao. Nhƣợc điểm của 

phƣơng pháp này là đầu tƣ thiết bị lớn, áp suất hệ thống cao vì vậy việc đảm 

bảo an toàn thiết bị yêu cầu rất cao. 

Phƣơng pháp hấp phụ phân tử (Pressure Swing Adsorption-PSA): Hệ thống 

đơn giản, hoạt động ở áp suất thấp, tuy nhiên, hệ thống này chỉ sản xuất đƣợc 

ni-tơ ở trạng thái khí, vì vậy không phù hợp nhu cầu đa dạng trong các nhà máy 

chế biến dầu khí (đặc biệt là nhà máy lọc dầu). 

Phƣơng pháp màng lọc phân tử kết hợp kỹ thuật siêu lạnh (molecular sieve 

adsorption and Cryogenic air separation): Phƣơng pháp này có ƣu điểm là cho 

phép sản xuất đƣợc cả ni-tơ ở cả dạng khí và dạng lỏng phù hợp nhu cầu sử 

dụng trong nhà máy chế biến dầu khí. Tuy nhiên, công nghệ sản xuất tƣơng đối 

phức tạp. 

13. Sơ đồ công nghệ quá trình sản xuất ni-tơ bằng phƣơng pháp màng lọc 

phân tử và kỹ thuật siêu lạnh cần đƣợc trình bày nhƣ trong hình H-3.19 của 

giáo trình này. Quá trình sản xuất ni-tơ bằng phƣơng pháp này đƣợc mô tả nhƣ 

sau: Không khí đƣợc nén tới áp suất thích hợp sau đó đƣợc làm mát nhờ hệ 

thống làm mát của máy nén. Không khí nén sau khi làm mát tiếp tục đƣợc làm 

lạnh xuống khoảng 200C rồi đƣa tới tháp hấp thụ phân tử. Tại đây, khí cacbonic 

và hơi ẩm đƣợc tách ra nhờ các lớp đệm hấp phụ phân tử chọn lọc. Các tháp 

hấp phụ này làm việc theo nguyên tắc gián đoạn, một hoạt động và một ở trạng 

thái tái sinh. Sau đó, không khí sạch tiếp tục đƣợc đƣa đến tới thiết bị trao đổi 

nhiệt với dòng sản phẩm lạnh đi ra từ tháp siêu lạnh. Khí nén sau khi ra khỏi 

các thiết bị trao đổi nhiệt này ở trạng thái gần ngƣng tụ. Không khí có nhiệt độ 

thấp đƣợc đƣa vào tháp siêu lạnh. Ở đây, ni-tơ và ô-xy đƣợc phân tách ra riêng 

biệt do có nhiệt độ ngƣng tụ khác nhau. Khí ô-xy lỏng đƣợc tách ra ở đáy tháp, 

khí ni-tơ ngƣng tụ một phần ở đỉnh tháp và cho hồi lƣu lại tháp siêu lạnh. Phần 

khí ni-tơ không ngƣng tụ đƣợc đƣa tới hệ thống phân phối, một phần khí ni-tơ 

ngƣng tụ đƣợc đƣa tới bể chứa ni-tơ lỏng.  

14. Hệ thống cung cấp ni-tơ bao gồm các bộ phận chính sau: 

- Bộ phận sản xuất khí ni-tơ tinh khiết; 

- Bộ phận tàng trữ; 

- Bộ phận phân phối. 

Bộ phận sản xuất Ni-tơ bao gồm các thiết bị chính: Máy nén khí với hệ 

thống làm mát, tháp hấp phụ phân tử, thiết bị trao đổi nhiệt và tháp siêu lạnh. 
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Bộ phận này có chức năng sản xuất ra Ni-tơ ở hai dạng lỏng và khí đảm bảo 

đúng chất lƣợng yêu cầu (thành phần, áp suất,...) 

Bộ phận tàng trữ và bay hơi: Bộ phận này bao gồm bình chứa và thiết bị 

bay hơi. Bộ phận này có nhiệm vụ tàng trữ nguồn Ni-tơ lỏng dự phòng và cung 

cấp Ni-tơ cho hệ thống phân phối trong trƣờng hợp nhu cầu sử dụng ni-tơ tăng 

lên đột ngột so với lƣợng Ni-tơ dạng khí của hệ thống cung cấp. 

Hệ thống phân phối: Hệ thống này có chức năng đƣa khí Ni-tơ tới các hộ 

tiêu thụ trong nhà máy đúng áp suất yêu cầu. Đảm bảo an toàn cung cấp cho 

các hộ tiêu thụ đặc biệt. 

15. Các hộ tiêu thụ Ni-tơ chính trong nhà máy chế biến dầu khí: Khí Ni-tơ 

đƣợc tiêu thu chủ yếu cho các mục đích cách ly môi trƣờng nhƣ trong phân 

xƣởng tái sinh xúc tác, các khu bể chứa sản phẩm trung gian và sản phẩm cuối 

cùng dễ bị Ô-xy hoá. Trong giai đoạn chạy thử nhà máy một lƣợng lớn Ni-tơ 

đƣợc sử dụng với mục đích đuổi khí ra khỏi thiết bị.  

Chất lƣợng Ni-tơ phải đáp ứng đƣợc các yêu cầu dƣới đây: 

Thành phần Đơn vị đo Số lƣợng 

Nitrogen  (% vol min) 99.7 

Carbon Monoxide 

(CO) 

ppm vol max 20 

Ô-xy - 10 

Carbonic (CO2) - 20 

Chlorine - 1 

Hydrocarbons - 5 

Nƣớc  - 5 

Hydrogen - 20 

Khí trơ khác ppm phần còn lại  

BÀI 4 

1. Mục đích quá trình làm sạch các sản phẩm trung trung gian và sản phẩm 

cuối cùng trong công nghiệp chế biến dầu khí là để loại các chất gây độc hại đối 

với sức khoẻ con ngƣời và môi trƣờng ra khỏi các sản phẩm dầu khí. Ngoài ra, 

quá trình làm sạch còn là bƣớc chuẩn bị nguyên liệu cho một số quá trình công 

nghệ mà sự có mặt của một số tạp chất sẽ ảnh hƣởng đến hiệu suất, chất 

lƣợng sản phẩm quá trình và tuổi thọ của xúc tác, thiết bị. Với một số quá trình, 

sự có mặt của một số tạp chất (hợp chất chứa lƣu huỳnh, Ni-tơ, kim loại 
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nặng,...) sẽ làm ngộ độc xúc tác, vì vậy nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào các lò 

phản ứng phải đƣợc xử lý để loại bỏ tạp chất này.  

Các tạp chất chính tồn tại trong các sản phẩm dầu mỏ cần phải đƣợc loại bỏ là 

các hợp chất chứa lƣu huỳnh, hợp chất chứa Ni-tơ, các kim loại nặng, các chất 

độc hại nhƣ Benzen, Phenol,... 

2. Có nhiều giải pháp làm sạch sản phẩm dầu mỏ, tuy nhiên các công nghệ 

chính sử dụng hiện nay để làm sạch sản phẩm dầu mỏ là; 

- Phƣơng pháp xử lý bằng hydro; 

- Phƣơng pháp ngọt hoá. Phƣơng pháp ngọt hoá bao gồm công nghệ xử 

lý dùng kiềm và không dùng kiềm; 

Phƣơng pháp xử lý bằng hydro là phƣơng pháp xử lý triệt để nhất cho 

phép loại bỏ đƣợc hầu hết các tạp chât chứa trong hydrocacbon. Sản phẩm xử 

lý theo phƣơng pháp này cho phép giảm đƣợc tổng lƣợng lƣu huỳnh và các 

hợp chất olefins. Tuy nhiên, phƣơng pháp này có nhƣợc điểm là đầu tƣ thiết bị 

tƣơng đối cao, vận hành phức tạp, quá trình hoạt động liên quan đến nhiều 

phân xƣởng hệ thống trong nhà máy.  

Phƣơng pháp xử lý bằng kiềm có ƣu điểm nổi bật là thiết bị đơn giản, đầu 

tƣ thấp. Tuy nhiên, công nghệ xử lý này chỉ loại đƣợc tạp chất là hợp chất của 

lƣu huỳnh và các tạp chất dƣới dạng a-xít mà không loại đƣợc các tạp chất 

khác. Công nghệ xử lý này cũng không làm thay đổi nhiều tổng lƣợng lƣu 

huỳnh trong sản phẩm (trừ trƣờng hợp xử lý LPG) mà chỉ thay đổi kiểu liên kết 

của hợp chất lƣu huỳnh trong sản phẩm. Một yếu điểm của phƣơng pháp này là 

lƣợng chất thải ra môi trƣờng tƣơng đối lớn. 

Phƣơng pháp ngọt hoá không sử dụng kiềm có ƣu điểm là thiết bị đơn 

giản, dễ vận hành, đầu tƣ thấp, lƣợng chất thải vào môi trƣờng không lớn. Tuy 

nhiên, cũng nhƣ phƣơng pháp ngọt hoá có sử dụng kiềm, phƣơng pháp này 

cũng chỉ xử lý đƣợc các tạp chất chứa lƣu huỳnh mà không xử lý đƣợc các 

dạng tạp chất khác. 

3. Quá trình xử lý bằng hydro cho phép thu đƣợc sản phẩm có chất lƣợng tốt 

hơn: sản phẩm sau xử lý sạch hơn, các tạp chất bị xử lý triệt để hơn. Phƣơng 

pháp này còn cho phép cải thiện đƣợc hiệu suất thu hồi sản phẩm. Sản phẩm 

đƣợc xử lý bằng phƣơng pháp này hoàn toàn loại bỏ tạp chất ra khỏi dòng sản 

phẩm mà không giống phƣơng pháp khác chỉ chuyển hoá dạng tồn tại của tạp 

chất. Quá trình xử lý hydro còn giúp sản phẩm có độ ổn định ô-xy hoá cao hơn 

nhờ loại bỏ đƣợc các tạp chất chứa ô-xy và no hoá các liên kết đôi. Tuy nhiên, 

phƣơng pháp xử lý bằng hydro cũng gây ra một số ảnh hƣởng không tốt tới 
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chất lƣợng sản phẩm, ví dụ nhƣ làm giảm trị số Otane của Naphtha cracking. 

Quá trình xử lý bằng hydro diễn ra các quá trình làm sạch chính sau: 

Quá trình khử lưu huỳnh 

  Khử mercaptan:  R-SH     +  H2   →   R-H   +  H2S 

  Khử sulfides:    R-S-R‟    +  H2   →  R-H-R‟ +  H2S 

  Khử disulfides:   R-S-S-R‟   +  3H2  →  R-H   +  R‟-H +  2H2S 

  Khử Thiophene: 

 

Quá trình khử Ni-tơ 

  Khử Pyridine: C5H5N + 5H2  →  C5H12 + NH3 

Quá trình khử hợp chất ô-xy 

  Khử hợp chất ô-xy (peoxides): C7H13OOH + 3H2  →  C7H16 + H2O 

  Khử Phenol: 

 

Quá trình no hóa 

Bão hoà Olefins: R–CH=CH– R‟ + H2  R–CH2=CH2 R ‟ 

Bão hoà Diolefins:  

R– CH=CH–CH=CH–R‟ + 2H2 → R–CH2–CH2–CH2–CH2–R‟ 

Quá trình khử các hợp chất Halogen:  

   RCl  + H2  RH + HCl 

Quá trình cracking hydrocacbon nặng theo phản ứng 

R–R‟ + H2  R–H + R‟–H  

4. Công nghệ xử lý có sử dụng kiềm (NaOH) dựa trên khả năng "trích ly" hợp 

chất lƣu huỳnh (mercaptans, H2S) từ pha hydrocacbon của dung dịch kiềm và 

sau đó ô-xy hoá để thu hợp chất disulfides. Công nghệ ngọt hoá bằng dung 

dịch kiềm là công nghệ truyền thống đƣợc sử dụng tƣơng đối rộng rãi. Công 

nghệ ngọt hóa sử dụng kiềm chỉ loại bỏ đƣợc các tạp chất lƣu huỳnh mà không 

loại bỏ đƣợc các tạp chất khác. Sau khi xử lý, tổng lƣợng lƣu huỳnh ít thay đổi. 

Quá trình khử tạp chất chính bao gồm ô-xy hóa H2S và Mercaptans theo các 

phản ứng: 

2 H2S  +  2 O2   + 2 NaOH            Na2S2O3  +  3 H2O 
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4 RSH +    O2                       2RSSR   +  2 H2O   

5. Phƣơng pháp ngọt hoá không sử dụng kiềm (Caustic-free Technology) dựa 

trên quá trình ô-xy hoá mercaptans (thiols) có sự tham gia của xúc tác trong môi 

trƣờng ammonia. Công nghệ xử lý này cũng nhƣ công nghệ xử lý có sử dụng 

kiềm chỉ loại bỏ đƣợc tạp chất lƣu huỳnh, không loại bỏ đƣợc các tạp chất 

khác. Sản phẩm sau khi xử lý không thay đổi tổng lƣợng lƣu huỳnh. Phƣơng 

pháp xử lý này có một số ƣu điểm: 

- Môi trƣờng làm việc không có tính ăn mòn, nhiệt độ làm việc gần nhiệt 

độ môi trƣờng, áp suất làm việc thấp, vì vậy vật liệu chế tạo thiết bị có 

thể sử dụng thép cacbon cho phép giảm chi phí đầu tƣ; 

- Vận hành thiết bị dễ dàng, chi phí vận hành thấp; 

- Hiệu quả xử lý cao; 

- Giảm đƣợc lƣợng kiềm thải vào môi trƣờng và vấn đề xử lý lƣợng kiềm 

thải. 

Quá trình xử lý tạp chất là ô-xy hóa Mercaptans theo phảnứng: 

  4RSH    +   O2              2RSSR    +    2H2O    

6. Tạp chất chính chứa trong khí hóa lỏng là các hợp chất của lƣu huỳnh (H2S, 

Mercaptans, và Carbonyl Sulfide). Để xử lý các tạp chất này bằng phƣơng pháp 

ngọt hóa phải sử dụng kiềm. Quá trình loại các tạp chất này diến ra theo các 

phản ứng sau: 

  H2S + 2NaOH       Na2S + 2H20 

  RSH + NaOH       RSNa + H20 

  COS + 4NaOH  Na2S + Na2CO3 + 2H20 

 Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý LPG cần trình bày nhƣ trong hình H-4.4 

của giáo trình này. 

7. Các yếu tố chính ảnh hƣởng tới hiệu quả quá trình loại các tạp chất trong 

LPG bằng kiềm bao gồm: 

- Nồng độ dung dịch kiềm; 

- Tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm; 

- Nhiệt độ thực hiện quá trình; 

- Áp suất thực hiện quá trình 

8. Thiết bị chính của quá trình xử lý LPG bằng kiềm tƣơng đối đơn giản, bao 

gồm: 

- Thiết bị tiếp xúc bậc một; 

- Thiết bị phân chia bậc một; 

- Thiết bị tiếp xúc bậc hai; 
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- Thiết bị phân chia bậc hai và thiết bị lọc; 

9. Phƣơng pháp tăng bề mặt tiếp xúc pha truyền thống là tăng cƣờng sự phân 

tán của pha này vào pha kia với kích thƣớc hạt phân tán càng nhỏ càng tốt. 

Chính vì vậy mà phƣơng pháp này có nhiều nhƣợc điểm nếu áp dụng trong quá 

trình xử lý hydrocacbon bằng kiềm. Cụ thể là: Tăng tạp chất trong sản phẩm do 

hiện tƣợng kéo theo, tăng kích thƣớc thiết bị phân tách pha hoặc phải đầu tƣ 

thêm thiết bị lọc (đệm Coaleser) do đó làm tăng đầu tƣ. 

Thiết bị tiếp xúc dựa trên nguyên tắc mới về tăng bề mặt tiếp xúc pha là 

dựa trên khả năng thấm ƣớt của chất lỏng trên bề mặt vật rắn nhờ đó tăng 

đƣợc đáng kể bề mặt tiếp xúc pha tính trên một đơn vị thể tích chất lỏng. Thiết 

bị tiếp xúc kiểu mới còn dựa trên hiện tƣợng ma sát giữa hai chất lỏng có tốc 

độ chuyển động khác nhau sẽ làm thay đổi bề mặt phân pha và kéo các lớp 

chất lỏng cùng chuyển động nhƣng không trộn lẫn vào nhau. 

10. Tạp chất chính chứa trong phân đoạn Kerosene là các hợp chất của lƣu 

huỳnh (H2S, Mercaptans) và a-xít Naphthenic. Quá trình loại các tạp chất này 

diến ra theo các phản ứng sau: 

2 H2S  +  2 O2   + 2 NaOH            Na2S2O3  +  3 H2O 

4 RSH +    O2                       2RSSR   +  2 H2O   

  R-COOH  +  Na OH                   RCOONa  + H2O 

 Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý Kerosene cần trình bày nhƣ trong hình 

H-4.7 của giáo trình này. 

11. Các yếu tố chính ảnh hƣởng tới hiệu quả quá trình loại các tạp chất trong 

Kerosene bằng kiềm bao gồm: 

- Nồng độ dung dịch xút; 

- Tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm; 

- Nhiệt độ thực hiện quá trình; 

- Áp suất thực hiện quá trình. 

12. Thiết bị chính của quá trình xử lý Kerosene bằng kiềm tƣơng đối đơn giản, 

bao gồm: 

- Cụm thiết bị xử lý a-xít Naphthenic (bao gồm thiết bị tiếp xúc và thiết bị 

phân tách pha); 

- Cụm thiết bị ô-xy hoá Mercaptans (bao gồm thiết bị tiếp xúc và thiết bị 

phân tách pha); 

- Cụm thiết bị rửa bằng nƣớc (bao gồm thiết bị tiếp xúc và thiết bị phân 

tách pha); 

- Thiết bị sấy bằng muối; 
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- Thiết bị lọc bằng đất sét. 

13. Tạp chất chính chứa trong phân đoạn Naphtha là các hợp chất của lƣu 

huỳnh (H2S, Mercaptans) và a-xít Naphthenic. Quá trình loại các tạp chất này 

diến ra theo các phản ứng sau: 

2 H2S  +  2 O2   + 2 NaOH            Na2S2O3  +  3 H2O 

4 RSH +    O2                       2RSSR   +  2 H2O   

  ROH  +  Na OH                      Na OR  + H2O 

 Sơ đồ công nghệ quá trình xử lý Naphtha cracking cần trình bày nhƣ 

trong hình H-4.12 của giáo trình này. 

14. Các yếu tố chính ảnh hƣởng tới hiệu quả quá trình loại các tạp chất trong 

Naphtha bằng kiềm bao gồm: 

- Nồng độ dung dịch kiềm; 

- Tốc độ tuần hoàn dung dịch kiềm; 

- Tố độ nạp không khí vào pha hydrocacbon; 

- Nhiệt độ thực hiện quá trình; 

- Áp suất thực hiện quá trình. 

15. Thiết bị chính của quá trình xử lý Naphtha bằng kiềm tƣơng đối đơn giản, 

bao gồm: 

- Thiết bị tiếp xúc; 

- Thiết bị phân tách pha 

Thiết bị tiếp xúc đƣợc sử dụng trong quá trình xử lý Naphtha bằng kiềm là 

thiết bị tiếp xúc kiểu bó sợi–màng do Merichem (Hoa kỳ) phát triển. Thiết bị 

phân tách pha là thiết bị trích ly kiểu nằm ngang phía bên trong có lắp một một 

lớp đệm để lọc dung dịch kiềm kéo theo pha hydrocacbon. 

16. Mục đích của quá trình rửa Kerosene bằng nƣớc sau khi ra khỏi thiết bị ô-

xy hoá trong công nghệ xử lý Kerosene bằng kiềm là để hoà tan các hạt kiềm, 

Naphthenic còn bám theo pha hydrocacbon. Việc loại bỏ các tạp chất này ngoài 

việc đảm bảo chất lƣợng sản phẩm còn nâng cao tuổi thọ của các thiết bị công 

nghệ phía sau. 

17. Mục đích của quá trình sấy Kerosene bằng muối là để tách hàm lƣợng 

nƣớc tự do trong pha hydrocacbon nhờ khả năng hút ẩm mạnh của muối. 

Trong quá trình xử lý, một lƣợng nƣớc cuốn theo sản phẩm cần phải đƣợc loại 

bỏ để đáp ứng tiêu chuẩn chất lƣợng sản phẩm về hàm lƣợng nƣớc tự do (đặc 

biệt khi Kerosene đƣợc sử dụng là nhiên liệu phản lực).  

Nguyên lý hoạt động: Nhƣ đã trình bày, nguyên lý hoạt động của quá trình 

này là dựa trên ái lực hút ẩm của muối cao hơn so pha hydrocacbon, do vậy khi 
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dòng hydrocacbon đi qua đệm muối thì hơi ẩm chứa trong pha hydrocacbon sẽ 

bám vào các hạt muối. Hơi ẩm trên mặt hạt muối sẽ hình thành nƣớc và hoà 

tan các muối thành dung dịch chảy xuống đáy thiết bị sấy và đƣợc tháo ra định 

kỳ.  

18. Mục đích của quá trình lọc Kerosene bằng đất sét là để loại bỏ các tạp 

chất cơ học, các chất tạo bọt, hơi ẩm, các chất hoạt động bề mặt và các các 

hợp chất hữu cơ với kim loại nặng làm ảnh hƣởng tới các chỉ tiêu chất lƣợng 

sản phẩm. Thiết bị lọc bằng đất sét là cửa gác cuối cùng để đảm bảo chất 

lƣợng sản phẩm và hiệu chỉnh, bù đắp những sai sót của các quá trình xử lý 

phía trƣớc. 

Nguyên lý quá trình: Thiết bị lọc bằng đất sét hoạt động theo nguyên lý vừa 

là quá trình lọc bề sâu và là dạng thiết bị hấp phụ. 

19. Mục đích của các lớp đệm cacbon lắp đặt trong thiết bị phân tách pha của 

thiết bị xử lý Naphtha, LPG bằng kiềm là để loại bỏ các hạt dung dịch kiềm kéo 

theo pha hydrocacbon trong quá trình tiếp xúc. Dung dịch kiềm đƣợc chảy 

xuống pha dung dịch kiềm ở phía đáy thiết bị phân tách pha. Nhƣ đã biết, mặc 

dù thiết bị tiếp xúc hoạt động theo nguyên tắc tạo bề mặt tiếp xúc pha đặc biệt, 

do đó hạn chế tối đa sự phân tán của hai pha vào nhau. Tuy nhiên, trong thực 

tế khi tốc độ dòng chảy của các pha lớn thì vẫn xảy ra hiện tƣợng cuốn theo. 

Để giảm kích thƣớc của thiết bị phân tách pha và đảm bảo yêu cầu về chất 

lƣợng sản phẩm, ngƣời ta lắp đặt một lớp đệm cacbon bên trong thiết bị phân 

tách pha để thực hiện nhiệm vụ này. 

20. Nhƣ đã biết trong công nghệ xử lý Naphtha không sử dụng kiềm (NaOH), 

quá trình ô –xy hoá Mercaptans chứa trong pha hydrocacbon đƣợc thực hiện 

trong môi trƣờng kiềm yếu (ammonia) mà không cần môi trƣờng kiềm mạnh 

(NaOH). Sở dĩ quá trình ô-xy hoá có thể thực hiện đƣợc trong môi trƣờng kiềm 

yếu (không tham gia trực tiếp phản ứng) là vì thiết bị phản ứng của công nghệ 

này sử dụng loại xúc tác có hoạt tính rất cao (Công nghệ UOP sử dụng xúc tác 

Merox N0 21) nhờ vậy quá trình ô-xy hoá Mercaptans diễn ra mà không cần có 

mặt của NaOH. 

BÀI 5 

1. Các phân đoạn chƣng cất chính của dầu thô và nhiệt độ điểm cắt các phân 

đoạn này đƣợc trình bày trong bảng dƣới dây. Tuy nhiên, cần lƣu ý nhiệt độ 

điểm cắt này chỉ là mang tính chất tham khảo, trong thực tế khoảng cắt này có 

thể thay đổi trong giới hạn nhất định tùy thuộc loại dầu.  
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TT Phân đoạn 
Khoảng nhiệt độ 

(0C) 

1 Bu tan và các cấu tử nhẹ hơn (C4
-) < 35 

2 Naphtha nhẹ C5
+ - 80 

3 Naphtha nặng 80÷170 

4 Kerosene 170÷230 

5 Diesel (Gas Oil) 230÷370 

6 Cặn chƣng cất > 370 

2. Khái niệm điểm cắt, nhiệt độ điểm sôi đầu, nhiệt độ điểm sôi cuối trong 

chƣng cất dầu thô và các sản phẩm dầu mỏ đƣợc định nghĩa nhƣ sau: Các 

nhiệt độ mà tại đó các sản phẩm chƣng cất đƣợc phân chia ra thành các phân 

đoạn khác nhau gọi là các điểm cắt. Với mỗi phân đoạn (hay còn gọi là khoảng 

cắt), giá trị nhiệt độ mà tại đó sản phẩm (phân đoạn) bắt đầu sôi gọi là điểm sôi 

đầu (Initial Boiling Point-IBP). Nhiệt độ mà tại đó toàn bộ (100%) sản phẩm bay 

hơi gọi là điểm sôi cuối (End Point-EP).  

3.  Một số nguyên tắc cơ bản cần đƣợc lƣu ý trong thiết kế và vận hành thiết 

bị chƣng cất dầu thô bao gồm: 

- Áp suất ảnh hƣởng tới nhiệt độ sôi của các cấu tử, áp suất càng cao 

nhiệt độ sôi của các cấu tử càng cao. 

- Trong cùng điều kiện công nghệ nhƣ nhau nếu áp suất tháp tăng lên thì 

các sản phẩm của quá trình chƣng cất sẽ nhẹ hơn. 

- Nếu nhiệt độ nguyên liệu vào quá thấp thì lƣợng cấu tử bay hơi ở đĩa 

tiếp liệu sẽ thấp và phần không bay hơi sẽ chảy xuồng phân chƣng của 

tháp. 

- Nếu nhiệt độ đáy tháp quá thấp, sản phẩm đáy sẽ nhẹ và nhiều hơn. 

- Nếu nhiệt độ đỉnh tháp quá cao thì sản phẩm đỉnh sẽ càng nặng hơn và 

do vậy lƣợng sản phẩm càng nhiều. 

- Nhiệt độ để dầu nặng bay hơi cao hơn so với dầu nhẹ. 

- Hơi do hệ thống gia nhiệt đáy đóng vai trò quan trọng trong việc sục các 

cấu tử nhẹ chứa trong pha lỏng ở các đĩa chƣng cất. Giảm nhiệt độ gia 

nhiệt đáy sẽ làm giảm lƣợng hơi trong tháp và giảm nhiệt độ của tháp. 

- Tăng công suất thiết bị gia nhiệt đáy sẽ làm tăng lƣu lƣợng hơi trong 

tháp và tăng nhiệt độ ở các đĩa chƣng cất. Kết quả là các cấu tử trên 

các đĩa sẽ nặng hơn. 



 
377 

- Tăng lƣợng hồi lƣu sẽ làm tăng lƣợng chất lỏng trong các đĩa. Kết quả 

là nhiệt độ đỉnh tháp sẽ giảm đi, sản phẩm đỉnh sẽ nhẹ hơn. Tuy nhiên, 

ảnh hƣởng của dòng hồi lƣu chậm hơn. 

4. Tháp chƣng cất nói chung và tháp chƣng cất trong công nghiệp chế biến 

dầu khí nói chung đƣợc chia thành hai loại chính là tháp đĩa và tháp đệm. Mỗi 

loại tháp này có những ƣu, nhƣợc điểm nhất định. Ƣu nhƣợc điểm của các loại 

tháp đƣợc tóm tắt nhƣ sau: 

- Các thông số của đệm phải dựa trên thử nghiệm thực tế với mỗi kiểu 

đệm cụ thể. Hiệu suất chƣng cất không chỉ phụ thuộc vào hình dạng 

kích thƣớc của đệm mà còn phụ thuộc vào một loạt các yếu tố khác 

nhƣ tốc độ dòng chất lỏng, tính chất của nguyên liệu, đƣờng kính tháp, 

áp suất làm việc và mức độ phân tán của chất lỏng trên bề mặt đệm. 

- Thiết kế sử dụng tháp đĩa đƣợc coi là tin cậy hơn và sử dụng hệ số an 

toàn thấp hơn khi mà tỷ lệ tốc độ chuyển khối pha lỏng vào pha hơi là 

thấp. 

- Tháp đĩa có thể thể đƣợc thiết kế hoạt động trong một khoảng rộng tốc 

độ dòng lỏng trong tháp mà không xảy ra hiện tƣợng sặc tháp. 

- Tổng khối lƣợng khô của tháp chƣng dạng đĩa thấp hơn so tháp chƣng 

dạng đệm đƣợc thiết kế ở cùng công suất chế biến. Tuy nhiên, tổng 

trọng lƣợng tháp ƣớt (kể cả chất lỏng chứa trong tháp) của hai dạng 

tháp là tƣơng tự nhau. 

- Khi sự thay đổi nhiệt độ biến đổi trong một biên độ rộng trong quá trình 

hoạt động, tháp đĩa thƣờng đƣợc lựa chọn do sự giãn nở nhiệt dễ làm 

hỏng lớp đệm. 

- Các dữ liệu, thông tin phục vụ cho thiết kế tháp đĩa thƣờng có sẵn và có 

độ tin cậy cao hơn so với tháp đệm. 

- Tháp đệm thƣờng có giá thành rẻ và dễ chế tạo hơn so với tháp đĩa khi 

nguyên liệu chế biến có tính ăn mòn cao. 

- Với cùng công suất chế biến, tháp đệm có thể có tổn thất áp suất thấp 

hơn so tháp đĩa. Mặt khác, với kết cấu của tháp đệm, khả năng mất ổn 

định của vỏ tháp trong điều kiện chân không thấp, tháp đệm lý tƣởng 

cho quá trình chƣng cất chân không. 

5. Tháp chƣng cất dạng đĩa là một cột hình trụ thẳng đứng bên trong lắp các 

đĩa trao đổi chất. Mỗi đĩa là một bậc chuyển khối thực tế. Có nhiều dạng tháp 

đĩa nhƣng tất cả có đặc điểm chung là quá trình chuyển khối đƣợc thực hiện 

trên các đĩa. Cấu tạo chung của tháp chƣng cất kiểu đĩa với các dạng đĩa khác 
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nhau đƣợc minh họa theo hình H-5.7 của giáo trình. Tháp chƣng cất đứng về 

mặt công nghệ đƣợc chia làm hai phần: đoạn chƣng và đoạn luyện. Đoạn 

chƣng tính từ đĩa tiếp liệu tới đáy tháp. Đoạn luyện từ đĩa tiếp liệu tới đĩa trên 

cùng. Đứng về mặt cơ khí, tháp chƣng cất bao gồm các bộ phận chính: Vỏ 

tháp, đĩa chƣng cất, các ống chảy truyền. 

Tháp đĩa cũng đƣợc chia thành nhiều loại căn cứ vào cấu tạo, nguyên lý 

hoạt động của chóp tạo bọt trên mặt đĩa. Có một số dạng tháp đĩa chính là tháp 

đĩa lỗ, tháp chóp, tháp đĩa van và các loại tháp đĩa đặc biệt (Ballast, Flexi,...). 

6. Tháp đệm hoạt động dựa trên nguyên lý bay hơi và ngƣng tụ liên tục của 

các cấu tử dạng lỏng thấm ƣớt trên bề mặt vật rắn.Trong quá trình bay hơi và 

ngƣng tụ liên tục này, các cấu tử có nhiệt độ bay hơi thấp hơn sẽ đi lên phía 

trên đỉnh tháp chƣng cất còn các cấu tử có nhiệt độ bay hơi cao hơn sẽ tách ra 

dần ở phần dƣới đáy tháp. Để tăng cƣờng bề mặt chuyển khối, đệm đƣợc chế 

tạo theo những kết cấu đặc biệt. Có hai dạng đệm là dạng đệm có kết cấu theo 

quy luật (structured packing) và dạng đệm sắp xếp hỗn độn không theo quy luật 

(random packing).  

Tháp đệm điển hình có cấu tạo nhƣ mô tả trong hình H-5.21. Về hình thức 

bên ngoài và về kết cấu cơ khí, các đƣờng vào ra tháp đệm cũng có cấu tạo 

nhƣ tháp chƣng cất dạng đĩa chỉ khác nhau về kết cấu các chi tiết bên trong 

tháp. Về mặt công nghệ, tháp chƣng cất dạng đệm cũng chia thành đoạn chƣng 

và đoạn luyện. Đoạn chƣng từ đáy tháp tới vị trí tiếp nguyên liệu, đoạn luyện từ 

vị trí tiếp liệu tới mặt trên cùng của đệm. Một tháp đệm điển hình bao gồm các 

bộ phận chính sau: 

- Vỏ tháp; 

- Các lớp đệm; 

- Bộ phận phân phối chất lỏng; 

- Bộ phận thu gom chất lỏng; 

- Các chi tiết đỡ đệm; 

- Các thiết bị phụ: Thiết bị ngƣng tụ, gia nhiệt đáy. 

Có hai dạng đệm cơ bản: Đệm có kết cấu và đệm rời. Cấu tạo của các loại 

đệm này cần trình bày minh họa nhƣ hình H-5.22, H-5.24, H-5.25 của giáo 

trình. 

 

7. Vai trò của phân xƣởng chƣng cất dầu thô: Phân xƣởng chƣng cất dầu thô 

ở áp suất khí quyển có nhiệm vụ phân tách dầu thô thành các phân đoạn theo 

các ứng dụng tƣơng ứng. Tháp chƣng cất dầu thô có nhiệm vụ phân tách sơ bộ 
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dầu thô thành các phân đoạn cung cấp nguyên liệu cho các quá trình chế biến 

tiếp theo. Các phân đoạn chính đƣợc tách ra từ phân xƣởng này là: Khí hoá 

lỏng (LPG), phân đoạn naphtha, phân đoạn kerosene, phân đoạn diesel nhẹ 

(LGO), phân đoạn diesel nặng (HGO) và cặn chƣng cất (residue). Một số phân 

đoạn tách ra từ phân xƣởng chƣng cất dầu thô ở áp suất khí quyển nhƣ LPG, 

Kerosene, LGO có thể đƣợc coi là sản phẩm cuối cùng hoặc là cấu tử pha trộn 

(sau khi đƣợc xử lý tạp chất thích hợp). Một số phân đoạn cần phải đƣợc đƣa 

đi chế biến tiếp để nâng cao hiệu quả kinh tế của nhà máy. Trong số đó, đặc 

biệt là cặn chƣng cất là nguyên liệu cho các quá trình cracking, reforming, và 

isome hoá. 

8. Nhƣ đã biết, phân đoạn cặn chƣng cất ở áp suất khí quyển có nhiệt độ sôi 

tƣơng đối cao, nếu tiến hành chƣng cất phân đoạn này ở áp suất thƣờng để 

tách tiếp cặn ra các phân đoạn thì xảy ra quá trình cracking nhiệt làm ảnh 

hƣởng đến hoạt động của tháp và giảm hiệu suất thu hồi sản phẩm chung của 

toàn bộ nhà máy. 

Tháp chƣng cất chân không có nhiệm vụ phân tách phân đoạn cặn thành phân 

đoạn dầu chƣng cất chân không cho quá trình cracking (VGO) và cặn chân 

không cho quá trình sản xuất nhựa đƣờng,... 

9. Lý do cần phải khử muối trong dầu thô: Trong dầu thô chứa một lƣợng tạp 

chất dƣới dạng muối và kim loại. Các tạp chất này cần phải tách ra khỏi dầu thô 

bởi vì chúng sẽ bị đóng cặn trên bề mặt trao đổi nhiệt của các lò đốt và thiết bị 

trao đổi nhiệt làm giảm hiệu suất truyền nhiệt. Ngoài ra, các tạp chất này còn 

gây ngộ độc xúc tác, ăn mòn thiết bị các quá trình chế biến tiếp theo. Có nhiều 

phƣơng pháp khử muối, tuy nhiên, trong thực tế sử dụng hai phƣơng pháp 

chính là phƣơng pháp hoá học và phƣơng pháp tĩnh điện. Nguyên lý chung để 

khử muối là bổ sung nƣớc vào dầu thô khuấy trộn để tạo nhũ tƣơng sau đó phá 

vỡ nhũ tƣơng để tách nƣớc hoà tan muối ra khỏi dầu thô. Các phƣơng pháp 

tách muối khác nhau chỉ ở cách thức phá nhũ tƣơng. Phƣơng pháp hoá học sử 

dụng hoá chất để phá nhũ tƣơng, phƣơng pháp tĩnh điện dùng điện trƣờng để 

phá nhũ tƣơng. 

10. Để đạt đƣợc độ chân không trong tháp nhƣ yêu cầu thì cần phải có hệ 

thống hút chân không. Chế độ chân không của tháp tại vị trí tiếp liệu ảnh hƣởng 

lớn tới chế độ công nghệ và chi phí vận hành. Nếu tổn thất áp suất từ hệ thống 

chân không tới vị trí tiếp liệu càng lớn thì càng tăng chi phí vận hành tháp. Tháp 

đệm có tổn thất áp suất thấp hơn so với tháp đĩa, vì vậy đƣợc sử dụng rộng rãi 

trong quá trình chƣng cất chân không. 
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BÀI 6 

1. Sự khác biệt cơ bản giữa thiết bị chƣng cất và thiết bị hấp thụ là thiết bị hấp 

thụ không cần phải có thiết bị ngƣng tụ và thiết bị gia nhiệt đáy nhƣ thiết bị 

chƣng cất. Ngoài ra, thiết bị hấp thụ thƣờng luôn đi kèm với thiết bị tái sinh 

dung môi hấp thụ để tái sử dụng. 

2. Dung môi sử dụng cho một quá trình hấp thụ phải đáp ứng đƣợc các yêu 

cầu cơ bản sau: 

- Có khả năng hoà tan tốt chất bị hấp thụ, khả năng bay hơi thấp để giảm 

tối đa mất mát cho quá trình hoạt động và dễ dàng tái sinh với độ tinh 

khiết cao. 

- Có độ nhớt thấp để giảm tổn thất áp suất và nâng cao tốc độ truyền 

nhiệt, chuyển khối trong tháp hấp thụ; 

- Có khả năng hoà tan mang tính chất chọn lọc chất bị hấp thụ; 

- Không độc hại, không dễ cháy nổ, không gây ăn mòn thiết bị; 

- Giá thành phải rẻ hoặc ở mức chấp nhận đƣợc, dễ tái sinh và sử dụng 

đƣợc nhiều lần. 

3. Định nghĩa: Quá trình hấp phụ là quá trình trong đó phân tử, nguyên tử, 

hoặc ion khí hay lỏng khuyếch tán tới bề mặt của chất rắn, bị hút vào bề mặt 

này và giữ ở đây bởi lực liên kết phân tử yếu. Chất lỏng, khí bị hút vào pha rắn 

gọi là chất bị hấp phụ. Vật liệu rắn đƣợc gọi là chất hấp phụ. 

Các sơ đồ hấp phụ nhả hấp phụ cơ bản: Có bốn sơ đồ hấp phụ và nhả hấp phụ 

cơ bản là: 

- Sơ đồ hấp phụ và nhả hấp phụ sử dụng phƣơng pháp thay đổi nhiệt độ 

luân phiên: Nguyên lý cơ bản của sơ đồ này là dựa vào mối quan hệ 

giữa khả năng hấp phụ của chất hấp phụ và nhiệt độ. Khi hạ nhiệt độ 

lớp đệm quá trình hấp phụ xảy ra theo chiều thuận và ngƣợc lại khi tăng 

nhiệt độ quá trình nhả hấp phụ xảy ra. Nhờ đặc điểm này, ngƣời ta thay 

đổi luân phiên nhiệt độ cột hấp phụ để chuyển chế độ hoạt động giữa 

hấp phụ và nhả hấp phụ; 

- Sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ để nhả hấp phụ: Nguyên lý hoạt động 

của sơ đồ này dựa trên mối quan hệ giữa nồng độ cân bằng của chất bị 

hấp phụ trong pha rắn với áp suất riêng phần của nó trong pha khí và 

nhiệt độ quá trình. Nếu nhiệt độ càng thấp, áp suất riêng phần của chất 

bị hấp phụ trong pha khí càng cao thì nồng độ cân bằng của chất bị hấp 

phụ trong pha rắn càng cao và ngƣợc lại. Dựa vào tính chất này ngƣời 

ta dùng khí trơ (thƣờng có nhiệt độ cao) để nhả hấp phụ. 
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- Sơ đồ hấp phụ sử dụng chất nhả hấp phụ thay thế: Sơ đồ này hoạt 

động dựa trên nguyên lý nồng độ cân bằng của chất bị hấp phụ là biến 

số của áp suất riêng phần trong pha khí và tính cạnh tranh giữa các 

chất bị hấp phụ có ái lực tƣơng đƣơng nhau. Nhờ tính chất này ngƣời 

ta sử dụng các chất lỏng hoặc khí có ái lực hấp phụ tƣơng chất bị hấp 

phụ để làm chất nhả hấp phụ. Quá trình nhả hấp phụ xảy ra do hai yếu 

tố chi phối là áp suất riêng phần của chất bị hấp phụ trong pha khí hoặc 

nồng độ của chất bị hấp phụ trong pha lỏng và ái lực hấp phụ của chất 

nhả hấp phụ. Chất nhả hấp phụ sẽ thay thế vị trí của chất bị hấp phụ 

trong pha rắn trong quá trình tái sinh. 

- Sơ đồ hấp phụ và nhả hấp phụ thay đổi áp suất luân phiên: Sơ đồ hấp 

phụ và nhả hấp phụ này hoạt động dựa trên nguyên tắc nồng độ cân 

bằng chất bị hấp phụ trong pha rắn phụ thuộc vào áp suất riêng phần 

của nó trong pha khí và áp suất riêng phần sẽ bị giảm tƣơng ứng khi áp 

suất tổng của hỗn hợp giảm. Dựa vào tính chất này khi lớp đệm hấp 

phụ bão hoà ngƣời ta tiến hành nhả hấp phụ bằng cách đƣa dòng khí 

vào ở áp suất nhỏ hơn nhiều so với áp suất khi thực hiện quá trình hấp 

phụ. 

- Các sơ đồ công nghệ tƣơng ứng cần đƣợc trình bày minh họa theo các 

hình H-6.4; H-6.5; H-6.6; H-6.8 của giáo trình này. 

4. Trong công nghiệp chế biến dầu khí, ngƣời ta sử dụng phƣơng pháp hấp 

thụ amine để xử lý khí nhiên liệu chua và khí hydrocacbon hoá lỏng. Mục đích 

của quá trình hấp thụ này là hấp thụ H2S trong các hợp chất này để thu khí 

nhiên liệu và LPG đủ tiêu chuẩn sử dụng hoặc làm nguyên liệu cho quá trình 

chế biến tiếp theo. Tuy nhiên, phƣơng pháp xử lý này chỉ tách đƣợc lƣu huỳnh 

ở dạng H2S là chủ yếu, vì vậy, nếu trong nguyên liệu (đặc biệt là LPG) chứa các 

dạng tạp chất khác nhƣ mercaptan, COS,... thì vẫn phải dùng phƣơng pháp 

khác (hydro hoặc ngọt hoá) để xử lý các tạp chất này. 

5. Bộ phận thu hồi hạt lỏng kéo theo trong tháp về cơ bản đƣợc chia thành bốn 

loại: 

- Kiểu lƣới đan (các loại vật liệu khác nhau); 

- Kiểu đệm sợi; 

- Kiểu tấm chắn; 

- Kiểu cơ cấu ly tâm (Cyclone). 

Cấu tạo của các dạng tách lỏng này cần đƣợc minh họa nhƣ hình H-6.10 

của giáo trình này. 
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6. Dung môi hấp thụ có vai trò quan trọng đối với hiệu suất quá trình hấp thụ, 

chi phí đầu tƣ và chi phí vận hành thiết bị xử lý khí nhiên liệu và LPG. Dung môi 

hấp thụ phải đáp ứng đƣợc một số tiêu chí quan trọng sau: có khả năng hấp thụ 

chọn lọc, dễ tái sinh, không gây ăn mòn máy móc, thiết bị và giá thành ở mức 

chấp nhận đƣợc. Dựa trên các tiêu chí này, dung môi sử dụng để hấp thụ chọn 

lọc H2S trong khí nhiên liệu và LPG thƣờng là một dạng Amine. Dạng Amine 

thích hợp hay đƣợc sử dụng trong chế biến dầu khí để hấp thụ H2S là 

Diethanolamine (viết tắt là DEA). Các nghiên cứu về lý thuyết và quá trình thực 

nghiệm cho thấy dung dịch Diethanolamine (DEA) 20% khối lƣợng thích hợp 

cho quá trình hấp thụ lỏng-lỏng (giữa LPG và dung dịch Amine). 

7. Các lò đốt và hệ thống tái sinh xúc tác (đặc biệt là phân xƣởng RFCC) sản 

sinh ra nguồn khí thải chứa nhiều thành phần SOx nhất. Nguyên nhân là trong 

nhiên liệu và hydrocacbon bám trên xúc tác chứa các tạp chất lƣu huỳnh, khi 

đốt cháy tạo ra các dạng khí này. Khí SOx là một trong khí độc hại đối sức khỏe 

con ngƣời và môi trƣờng (gây mƣa a xít,...). Vì vậy, các tiêu chuẩn môi trƣờng 

về khí thải thƣờng quy định ngặt nghèo về hàm lƣợng chất ô nhiễm này trong 

nguồn thải và đƣợc kiểm soát chặt chẽ. 

8. Quá trình hấp thụ SOx khác so với các quá trình hấp thụ chuẩn khác ở điểm 

cơ bản là dung môi hấp thụ đồng thời là chất tham gia phản ứng, vì vậy quá 

trình này không có thiết bị tái sinh dung môi, dung môi hấp thụ đƣợc bổ sung 

mới liên tục. 

9. Trong sơ đồ công nghệ sản xuất Ni-tơ bằng phƣơng pháp hấp phụ phân tử 

kết hợp với kỹ thuật siêu lạnh thì cột hấp phụ có chức năng loại bỏ khí CO2 và 

hơi nƣớc chứa trong khí nén. Để tái sinh cột hấp phụ, ngƣời ta sử dụng khí O2 

tách ra từ đáy tháp, khí ô-xy đƣợc gia nhiệt và thổi ngƣợc lại lớp đệm hấp phụ. 

Khí ô-xy đƣợc sử dụng nhƣ là khí trơ để nhả hấp phụ. Sơ đồ hấp phụ sản xuất 

ni-tơ tƣơng ứng với sơ đồ hấp phụ sử dụng khí trơ nhả hấp phụ trình bày trong 

giáo trình này. 

10. Mục đích của việc sử dụng cột hấp phụ bằng than hoạt tính trong xử lý 

nƣớc thải nhiễm phenol là để thu lƣợng phenol hoà tan trong nƣớc thải sau đó 

tiến hành nhả hấp phụ để thu hồi phenol. Phenol là chất độc hại đối với môi 

trƣờng và sức khoẻ con ngƣời, vì vậy, cần phải đƣợc tách ra khỏi nguồn nƣớc 

trƣớc khí xả ra môi trƣờng. Ngoài phƣơng pháp sử dụng cột hấp phụ than hoạt 

tính, để xử lý phenol trong nƣớc thải, hiện nay, ngƣời ta cũng sử dụng phổ biến 

phƣơng pháp xử lý sinh học và phƣơng pháp hoá học (phƣơng pháp ô-xy hoá) 

nếu yêu cầu hàm lƣợng phenol trong nƣớc thải khắt khe hơn. 
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CÁC THUẬT NGỮ CHUYÊN MÔN 

 

 

1. Monoethanolamine (MEA) 

2. Diethanolamine (DEA) 

3. LCO: Phân đoạn dầu trung bình nhẹ cracking ( viết tắt của cụm từ tiếng Anh 

Light Cycle Oil) 

4. HCO:Phân đoạn dầu trung bình nặng cracking (viết tắt của cụm từ tiếng Anh 

Heavy Cycle Oil) 

5. LGO: Phân đoạn dầu trung bình nhẹ quá trình chƣng cất dầu thô ở áp suất 

khí quyển (viết tắt của cụm từ tiếng Anh Light Gasoil). 

6. HGO: Phân đoạn dầu trung bình nặng quá trình chƣng cất dầu thô ở áp suất 

khí quyển (viết tắt của cụm từ tiếng Anh Heavy Gasoil). 

7. P&ID's: Sơ đồ công nghệ đƣờng ống và thiết bị điều khiển (đƣợc viết tắt từ 

các từ Piping & Istrument Diagrams). 

8. DCS: Hệ thống điều khiển phân tán (đƣợc viết tắt từ các từ Distributed 

Control System). 

9. ESD: Hệ thống dừng khẩn cấp (đƣợc viết tắt từ các từ Emergency 

Shutdown). 
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I- MỤC ĐÍCH

Phân hủy các phân đoạn nặng, với sự
có mặt của chất xúc tác, nhằm thu 
được xăng (mục đích chính), gasoil và
GPL



II- QUÁ TRÌNH PHÁT TRIỂN

1. Công nghệ cracking xúc tác tầng cố định
2. Công nghệ cracking xúc tác tầng di động 

(TCC : Thermofor Catalytic Cracking)
3. Công nghệ cracking xúc tác tầng sôi 

(FCC : Fluid Catalytic Cracking)

















Torch oil

Spray water



III- NGUYÊN LIỆU
Chủ yếu: gasoil chân không (DSV) với khoảng nhiệt độ sôi 
350 ÷ 550oC (hoặc 380 ÷ 550oC)
Tuy nhiên, người ta  thường trộn thêm các nguồn nguyên 
liệu nặng khác để tăng hiệu suất thu xăng như : 

distillat nhẹ của quá trình chưng cất khí quyển (DA) có
khoảng nhiệt độ sôi 380÷410oC
distillat của quá trình cốc hóa hoặc giảm nhớt
cặn goudron (RSV) đã tách nhựa asphantène 550oC+,. .. 

Gần đây, do tình trạng dư thừa các sản phẩm nặng → trộn 
thêm cặn RA 380+ (10 ÷ 50%).
d ≈ 0,9 ÷ 0,98 ;
Nếu hàm lượng các tạp chất như : Ni, V, các hợp chất của 
S, N, .. lớn thì phải tiến hành xử lý bằng hydro. 



IV- SẢN PHẨM 

1. Khí đốt
2. Khí hóa lỏng
3. Xăng
4. Gasoil nhẹ
5. Gasoil nặng
6. Slurry
7. Cốc



V- XĂNG CỦA QUÁ TRÌNH FCC
V.1- Thành phần - chỉ số octane



V.2- Sơ đồ xử lý phân đoạn xăng trung tâm của quá
trình FCC



V.3- Tính ổn định của xăng FCC
Xăng FCC chứa một hàm lượng đáng kể các 
oléfine và có cả các dioléfine. Các HC không no 
này rất kém ổn định. Khi tiếp xúc với không khí, 
chúng dễ dàng bị oxy hóa và polymer hoá tạo ra 
các hợp chất mới dạng kết tủa thường gọi là
nhựa → thường tạo cặn trong nhiên liệu, làm 
tắc nghẽn các ống phun nhiên liệu và soupape.
⇒ Xăng  FCC trong quá trình tồn chứa thường 
phải thêm vào các loại phụ gia chống oxy hóa 
khoảng vài ppm để ức chế quá trình tạo nhựa và
thoả mãn tính ổn định của xăng thương phẩm



V.4- Các tạp chất trong xăng FCC

Các  hợp chất của lưu huỳnh
Các  hợp chất của oxy
Các  hợp chất của nitơ



V.5- Sơ đồ xử lý xăng FCC



VI- HIỆU SUẤT CHUYỂN HÓA CỦA 
QUÁ TRÌNH

Conv = Σ (khí + xăng + cốc) % masse 
= 100 - (LCO+HCO+Slurry) 

Conv = 50 ÷ 75%



VII- ĐIỀU KIỆN CÔNG NGHỆ CỦA 
QUÁ TRÌNH

Nhìn chung, các phản ứng xảy ra trong quá trình 
cracking xúc tác là phản ứng thu nhiệt và tăng 
số phân tử. Do đó, các phản ứng xảy ra thuận 
lợi ở điều kiện T cao và P thấp.

Những điều kiện công nghệ của quá trình :

T = 470 ÷ 550 oC ;

P = 1,5 ÷ 2,5 bar tương đối ;

không có mặt của H2 trong môi trường phản 
ứng (H2 làm nhanh hoạt tính của CXT)



VIII- CÁC PHẢN ỨNG XẢY RA TRONG 
QUÁ TRÌNH CRACKING XÚC TÁC

1. Các phản ứng 
nhiệt

2. Các phản ứng 
xảy ra dưới tác 
dụng của xúc 
tác

không thể tránh khỏi 
 theo cơ chế chuổi gốc.
là những phản ứng đồng thể, xảy 

ra ở pha khí. 
không có tính chọn lựa ⇒ tạo 

thành một lượng lớn các HC nhẹ 
như C1, C2, C2= trong phân đoạn 
C1 - C4. Đồng thời, sản phẩm xăng 
thu được có chất lượng xấu (IO 
thấp và kém ổn định hóa học) ⇒
hạn chế các phản ứng này

E* các phản ứng này cao nên 
xảy ra thuận lợi ở điều kiện T cao



2- Các phản ứng xảy ra dưới tác dụng của xúc tác

là các phản ứng dị thể
xảy ra với sự tham gia phản ứng của các ion 
carboni trung gian không bền. 
Các phản ứng chính xảy ra theo cơ chế này :

phản ứng isomer hóa
phản ứng cắt mạch ở vị trí β
phản ứng chuyển vị hydro
phản ứng khử hydro 
các phản ứng ngưng tụ khác



Sự tạo thành ion carboni
Có 3 giả thuyết được đưa ra :

Proton hóa một oléfine có mặt trong chất phản ứng 
hay được tạo thành trước đó bởi quá trình cracking 
nhiệt :

Proton hóa 1 P (hay 1 N) để tạo thành ion carbonium 
→ tiếp tục phân hủy  ion carbonium này tạo thành 
ion carbénium = cách loại bỏ một phân tử H :



Tâm acide Lewis sẽ lấy một ion H+ của 
paraffine :

Các ion carboni mới tạo thành sẽ có khả năng tự
biến đổi từ dạng kém ổn định sang dạng ổn định 
nhất và chúng sẽ tác dụng  với các phân tử trung 
hòa của nguyên liệu tạo ra sản phẩm mới và ion 
carboni mới. Quá trình cứ tiếp tục như vậy



IX- CHẤT XÚC TÁC 

Các phản ứng trong quá trình cracking xúc 
tác là các phản ứng dị thể, chủ yếu xảy ra 
trên bề mặt chất xúc tác rắn dưới dạng bi, 
trụ, bột mịn, ...
Lượng chất xúc tác của quá trình FCC 
chiếm một tỉ lệ lớn so với tổng lượng chất 
xúc tác rắn được sử dụng trong công 
nghiệp lọc dầu (khoảng 80%)



Chất xúc tác Zéolithe 

Chất xúc tác zéolithe thuộc loại CXT acide dạng 
rắn, hỗn hợp của hai cấu tử chủ yếu là : zéolithe 
là tác nhân acide động được hoạt hóa trên một 
chất mang, hàm lượng zéolithe ≈ 10 ÷ 50 % 
khối lượng. Ngoài ra, còn có các chất phụ khác.
Chất xúc tác này nằm dưới dạng bột mịn với 
những hạt nhỏ có kích thước trung bình từ 50 
÷ 60 µm với cở hạt từ 20 ÷ 100 µm.
Gồm các cấu tử chủ yếu sau :

Zéolithe
Chất mang



Sự lão hóa của chất xúc tác 

Xúc tác ở trạng thái cân bằng
Nguyên nhân sự lão hóa của chất xúc tác
Các biện pháp ngăn ngừa sự lão hóa của 
chất xúc tác 



Các biện pháp ngăn ngừa sự lão 
hóa của chất xúc tác 

Gồm 3 biện pháp chính :
Giảm hàm lượng Na trong zéolithe
Giảm tác dụng phá hủy cấu trúc mạng của acide 
V bằng cách cho vào các loại oxyde khác tạo 
hợp chất bền vững với V2O5. Các oxyde có hiệu 
quả nhất là các oxyde kim loại kiềm thổ (MgO, 
CaO), oxyde đất hiếm Re2O3 và các oxyde hỗn 
hợp khác như : TiO2 và CaO, SrO và BaO
Trung hòa hoặc làm mất hoạt tính của Ni bằng 
cách thêm vào các hợp chất của Chì hoặc bằng 
cách sử dụng chất mang



Tái sinh chất xúc tác 
Trong quá trình FCC, CXT làm việc được một thời gian 
thì sẽ bị một lớp cốc (tạo thành do các phản ứng 
ngưng tụ có hại xảy ra trong  quá trình cracking) bám 
trên bề mặt CXT, làm che phủ các tâm hoạt động của 
XT → làm giảm hoạt tính của CXT → hiệu suất của 
quá trình chuyển hóa cũng giảm theo. 
Để khắc phục → phải tiến hành tái sinh XT.
Bản chất của quá trình tái sinh xúc tác là đốt cháy cốc 
bám trên bề mặt chất xúc tác bằng oxy của không khí. 
Các phản ứng xảy ra đều là phản ứng tỏa nhiệt :

C  +  ½ O2 ⇒ CO    +  2200 kcal/kgC
CO +  ½ O2 ⇒ CO2 +  5620 kcal/kgC
C  +  O2 ⇒ CO2 +  7820 kcal/kgC

2H + O2  ⇒ H2O (hơi) + 28600 kcal/kgH2



X- SƠ ĐỒ CÔNG NGHỆ

Phân xưởng FCC bao gồm 4 khu vực :
1. khu vực phản ứng ;
2. khu vực phân tách sản phẩm ;
3. khu vực điều phối chất xúc tác ;
4. khu vực xử lý khói thải.



1- Khu vực phản ứng

Thiết bị phản ứng
Thiết bị tái sinh



XI- CRACKING XÚC TÁC NGUYÊN LIỆU NẶNG
Nguyên liệu : cặn của quá trình chưng cất khí
quyển (RA); 
Ở T cao và có mặt của hơi nước → CXT sẽ bị phá
huỷ thuỷ nhiệt do hàm lượng đáng kể của V có
trong nguyên liệu ; 
T của xúc tác được tái sinh rất lớn ⇒ nhiệt độ
của hỗn hợp nguyên liệu và chất xúc tác ở ống 
riser lớn, dẫn đến quá trình cracking sâu, tạo ra 
nhiều khí và cốc là các sản phẩm không mong 
muốn.
Để giải quyết vấn đề trên, người ta  đã nghiên 
cứu và đưa ra hai công nghệ chính sau :

Công nghệ trích bớt nhiệt từ TBTS xúc tác 
Công nghệ R2R



Công nghệ R2R

Công nghệ R2R sử dụng cho quá trình cracking 
xúc tác cặn áp dụng các kỹ thuật mới sau :
Sử dụng 2 tầng  tái sinh
Sử dụng hệ thống MTC
Xử lý khử CO, NOx, SOx cho khí thải
Sử dụng thiết bị tách nhanh xúc tác ra khỏi hỗn 
hợp sản phẩm RTD 
Thiết bị phun sương nguyên liệu







Hệ thống MTC



Thiết bị phun sương nguyên liệu



Chương II: QUÁ TRÌNH 
REFORMING XÚC TÁC

1. MỤC ĐÍCH
2. LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN
3. NGUYÊN LIỆU
4. SẢN PHẨM
5. CHẤT XÚC TÁC
6. CÁC PHẢN ỨNG CỦA QUÁ TRÌNH
7. CƠ CHẾ PHẢN ỨNG
8. ĐỘNG HỌC QUÁ TRÌNH
9. CÁC ĐIỀU KIỆN TIẾN HÀNH QUÁ TRÌNH
10. SƠ ĐỒ CÔNG NGHỆ



I- MỤC ĐÍCH
Biến đổi thành phần HC các phân đoạn 
nhẹ của dầu mỏ, chủ yếu là các P và N 
có từ 6 ÷ 10 nguyên tử C (thường là 7, 
8, 9) thành các HC thơm có số C tương 
ứng



Vị trí của phân xưởng RC trong nhà máy lọc dầu



III- NGUYÊN LIỆU
Để sản xuất ra các HC thơm có từ 6 ÷ 10 C (thường là 7, 8, 
9), quá trình RC cần các loại nguyên liệu chứa các P hoặc N 
có số C tương ứng.
Thành phần nguyên liệu : Gồm 2 loại nguyên liệu :

loại P : có P = 60÷70%, N =15 ÷ 25%, A = 10 ÷ 15% .
loại N : có P = 20÷30%, N = 60÷ 70%, A = 8 ÷ 15% . 
Đặc biệt không có oléfine

Để thu các loại hydrocarbon thơm riêng lẽ, ta chọn các 
phân đoạn xăng có giới hạn sôi hẹp như sau :
Để sản xuất Benzène : dùng phân đoạn xăng có giới hạn 
nhiệt độ sôi : 62 ÷ 85oC ;
Để sản xuất Toluène : dùng phân đoạn xăng có giới hạn 
nhiệt độ sôi : 85 ÷ 120oC ;
Để sản xuất Xylène : dùng phân đoạn xăng có giới hạn 
nhiệt độ sôi : 120 ÷ 140oC



IV- SẢN PHẨM
Khí giàu H2 : 2 ÷ 4% m, một phần được sử dụng 
cho tuần hoàn lại quá trình, còn phần lớn được đưa 
ra khỏi hệ thống để sử dụng cho quá trình làm 
sạch sản phẩm và cho quá trình hydrocracking ;
Khí đốt C1 - C2 : 1 ÷ 4% m → làm nhiên liệu đốt 
Phân đoạn C3 - C4 : 5 ÷ 14% m → sản xuất GPL :

hiệu suất thu C4 max khi sử dụng chất xúc tác 
Pt/ Aluminosilicat ;
hiệu suất thu C4 min khi sử dụng chất xúc tác 
Pt/ Al2O3, đồng thời giảm ppH.

Xăng Reformat : 80 ÷ 90% khối lượng, có :
RON = 98 ÷ 100 ;
S = RON - MON = 10 ;
Giàu hydrocarbon aromatic (≈ 60%)



V- CHẤT XÚC TÁC
Tất cả các chất xúc tác được sử dụng hiện nay 
đều là dẫn xuất của chất xúc tác Pt trên chất 
mang alumine được chlore hoá do hãng UOP áp 
dụng từ năm 1949 ;
Giá thành tương đối đắt : 35 F/kg so với 2 F/kg 
zéolithe xúc tác cho quá trình FCC ;
Gồm 2 loại chất xúc tác :

Chất xúc tác Pt trên chất mang alumine 
Chất xúc tác 2 chức kim loại (bimétallique)



Chu kỳ tái sinh và tuổi thọ của chất 
xúc tác

Đối với công nghệ tái sinh bán liên tục : chu kỳ
tái sinh khoảng 6 ÷ 15 tháng, trung bình là 1 
năm. Tuổi thọ của chất xúc tác khoảng 5 ÷ 7 
năm ;
Đối với công nghệ tái sinh liên tục : chu kỳ tái 
sinh khoảng 2 ÷ 10 ngày, trung bình chất xúc 
tác được tái sinh khoảng 100 lần/ năm. Tuổi thọ
của chất xúc tác khoảng 2 ÷ 4 năm, ngắn hơn 
do bị mài mòn và phá huỷ trong các tầng xúc 
tác di động.



Các chất ngộ độc xúc tác

Nước 
Nitơ
Lưu huỳnh
Các kim loại Pb, As, Hg, Si



VI- CÁC PHẢN ỨNG CỦA QUÁ TRÌNH

Các phản ứng chính
Các phản ứng phụ



Bảng 2 : Nhiệt của các phản ứng chủ yếu 
của quá trình reforming xúc tác

+ 125
+ 210
+ 250

-10
-15

Phản ứng khử hydro các P
Phản ứng khử hydro các N
Phản ứng khử hydro và khép vòng 

các P
Phản ứng isomer hóa các nP
Phản ứng isomer hóa các N

Nhiệt phản 
ứng, kJ/molLoại phản ứng



VII- CƠ CHẾ PHẢN ỨNG

Pt
Pt

Pt + chất mang acide 
Pt + chất mang acide
Pt + chất mang acide

chất mang acide
Pt hoặc chất mang acide

Pt + chất mang acide

1 chức
1 chức
và 2 chức
2 chức
2 chức
1 chức
1 chức
và 2 chức

Khử hydro P, N
Khử hydro và

khép vòng
Isomer hóa 
Hydrocracking 
Alkyle hóa 
Cốc hoá

Tâm độngCơ chếPhản ứng



Hình 2 : Các hướng phản ứng chính để
chuyển hóa thành aromatic



Hình 3: Các 
quá trình 

chuyển hóa 
chủ yếu của 
các paraffine 
xảy ra trên bề

mặt CXT



VIII- ĐỘNG HỌC QUÁ TRÌNH

Qua bảng 2, quá trình RC nhìn chung thu nhiệt 
mạnh nên xảy ra thuận lợi ở điều kiện nhiệt độ
cao. Vì vậy, cần phải cung cấp nhiệt cần thiết 
cho quá trình bằng cách chia thành 3 hoặc 4 
tầng xúc tác liên tiếp có các lò đốt xen kẻ.
Việc chọn 3 hoặc 4 tầng xúc tác liên tiếp hoặc 3, 
4 thiết bị phản ứng liên tiếp phụ thuộc vào bản 
chất của nguyên liệu :

3 đối với nguyên liệu thuộc loại P
4 đối với nguyên liệu thuộc loại N



IX- CÁC ĐIỀU KIỆN TIẾN HÀNH QUÁ TRÌNH 

T = 490 ÷ 525 oC ;

P = 12 ÷ 25 bar nếu là tầng XT cố định ;

= 3 ÷ 10 bar nếu là tầng XT di động.

Tỉ lệ H2/HC = 5 ÷ 7 nếu là tầng XT cố định

= 1,5 ÷ 4 nếu là tầng XT di động

Vận tốc truyền nguyên liệu : PPH (t nguyên liệu / t 
xúc tác / h) = 1 ÷ 3 h-1



X- CÔNG NGHỆ CỦA QUÁ TRÌNH
Các công nghệ khác nhau chủ yếu ở dạng TBPW :

dọc trục hay xuyên tâm 
tầng XT cố định hay di động ;

Trước đây, quá trình còn vận hành ở P cao (> 50 
bar) thì ∆P do TBPW xem như không ảnh hưởng 
đáng kể. Do vậy, trong những năm này  → thường 
sử dụng TBPW dọc trục với cấu tạo đơn giản và giá
thành rẻ. 
Đến năm 1960, khi xuất hiện CXT 2 chức kim loại 
(bimétallique) và giảm P vận hành còn 10 bar thì
∆P do TBPW trở nên đáng kể → TBPW dạng xuyên 
tâm đã trở thành một sự lựa chọn duy nhất với ∆P
nhỏ hơn nhiều so với dạng dọc trục



Hiện nay quá trình RC gồm 2 công nghệ chính :
Công nghệ tái sinh bán liên tục với tầng xúc tác cố 
định (semi-régénératif) : 

làm việc bán liên tục ;
chất xúc tác được tái sinh với chu kỳ từ 6 ÷ 15 
tháng khi hàm lượng cốc bám trên bề mặt chất 
xúc tác lớn (15 ÷ 20%);

Công nghệ tái sinh liên tục với tầng xúc tác di động 
(régénératif) : 

làm việc liên tục ;
chu kỳ tái sinh chất xúc tác từ 2 ÷ 10 ngày : chất 
xúc tác làm việc đi qua lần lượt các thiết bị phản 
ứng nối tiếp nhau, sau đó chất xúc tác được tái 
sinh và quay lại thiết bị phản ứng đầu tiên.



XI- Sơ đồ công nghệ

Gồm 3 khu vực chính :
Khu vực xử lý nguyên liệu
Khu vực phản ứng
Khu vực ổn định sản phẩm







Chương III
QUÁ TRÌNH ALKYLE HÓA

1. Mục đích
2. Nguyên liệu
3. Sản phẩm
4. Các phản ứng xảy ra
5. Chất xúc tác
6. Cơ chế phản ứng



I- Mục đích

Sản xuất xăng có thành phần chủ yếu là các 
hydrocarbon nhiều nhánh có chỉ số octane cao 
(chủ yếu là iso-octane) bằng cách alkyle hóa các 
iso-paraffine (chủ yếu là iso-butane) bởi các 
oléfine (chủ yếu là butène). 
Xăng này được gọi là alkylat, là cấu tử tốt nhất 
để pha trộn xăng cao cấp vì nó có chỉ số octane 
cao và độ nhạy nhỏ (RON ≥ 96, MON ≥ 94). 
Điều đó cho phép chế tạo được xăng theo bất 
kỳ công thức pha trộn nào



So sánh tính chất của các loại xăng thu 
được từ các quá trình khác nhau 

20
0,7
0,5

30
70
0,4

0,50
0,37
0,55

78 ÷ 81
87 ÷ 92
90 ÷ 94

89 ÷ 93
96 ÷ 105
92 ÷ 97

Xăng FCC
Reformat
alkylat

% vol 
O

%  vol 
A

TVRMONRON



II- Nguyên liệu

Nguồn nguyên liệu giàu oléfine chủ yếu 
thu được từ quá trình cracking xúc tác ;
Nguồn nguyên liệu giàu iso-Paraffine chủ
yếu thu được từ quá trình issomer hóa;
3 phân đoạn nguyên liệu giàu oléfine 
chính :

Phân đoạn C4
Phân đoạn C3 + C4
Phân đoạn C4 có chứa C5



Các tạp chất có hại trong nguyên liệu

Các tạp chất có hại trong nguyên liệu : 
nước, các dioléfine, các hợp chất của 
oxy, S, .. →  lượng tiêu tốn chất XT 
và RON của xăng alkylat.
Đặc biệt, hàm lượng C2

= trong nguyên 
liệu phải rất thấp : vì C2

= là 1 chất làm 
ngộ độc XT, lượng tiêu tốn XT cho C2

=

là lớn nhất (30,6 kg xúc tác / kg C2
= )



Lượng tiêu tốn CXT do các tạp chất 
được trình bày trong bảng sau

10,6
13,4
30,6
17,6
12,8
26,8
11,1
17,3

Nước
Butadiène
Ethylène
Mercaptan(cho 1 kg S)
Disulfure(cho 1 kg S)
Méthanol
Diméthyléther
MTBE

kg xúc tác/kg tạp chấtTạp chất



Sản phẩm alkylat là một hỗn hợp vô cùng phức 
tạp của các paraffine từ C5 ÷ C12 và được trình 
bày trong bảng 7.4.

Alkylat chứa chủ yếu các iso paraffine nhiều 
nhánh, trong đó hàm lượng phân đoạn C8 chiếm 
từ 62 ÷ 74 % thể tích. Và 6 trong số 18 đồng 
phân của C8 chiếm 90% phân đoạn này, gồm : 
2,3 DMH ; 2,4 DMH ; 2,5 DMH ; 2,2,4 TMP ; 
2,3,4 TMP ; 2,3,3 TMP

III- Sản phẩm



IV- Các phản ứng xảy ra

Phản ứng chính là phản ứng giữa 1 mol 
iso-butane và 1 mol oléfine, chủ yếu là
butène để tạo thành 1 mol iso-paraffine, 
chủ yếu là iso-octane :

i-C4H10  +  C4H8  →  i-C8H18
Theo qui ước : iso-octane có RON = 100



Phản ứng alkyle hóa tỏa nhiệt và kèm 
theo sự giảm số mol nên xảy ra thuận lợi 
ở điều kiện nhiệt độ thấp và áp suất cao.
Nhiệt phản ứng phụ thuộc vào bản chất 
của oléfine sử dụng và được ước lượng 
như sau :

195 kcal/kg alkylat : với propène ;
175 kcal/kg alkylat : với butène ;
140 kcal/kg alkylat : với pentène



V- Chất xúc tác
Phản ứng alkyle hóa iso-butane bằng các oléfine 
có thể thực hiện được mà không cần các chất 
xúc tác nhưng với những điều kiện tiến hành 
quá trình rất khắc nghiệt : nhiệt độ khoảng 500 
oC, áp suất từ 200 ÷ 400 bar ;
Khi có mặt chất xúc tác acide, phản ứng có thể
xảy ra ở nhiệt độ thấp ( ≤ 50 oC) và áp suất 
thấp ( ≤ 30 bar) ;
Hai chất xúc tác thường được sử dụng nhất 
trong công nghiệp sản xuất alkylat là : HF và
H2SO4 ở trạng thái  lỏng ; 



Phản ứng alkyle hóa xảy ra hoặc ở bề mặt phân 
chia pha hoặc trong pha acide, vì vậy độ hòa tan 
của các chất phản ứng khác nhau là một yếu tố
rất quan trọng. Các oléfine thường hòa tan rất 
tốt trong pha acide, nhưng ngược lại, các iso-
butane lại hòa tan rất ít trong acide. Cụ thể
trong :
H2SO4 99,5 %, chỉ hòa tan 0,1 % iso-butane ;
HF  99,5 %, chỉ hòa tan 2,4 ÷ 3,6 % iso-butane



Tính chất hoá lý của 2 loại acide

98,08
290
10

1,84
33 (15oC)

-
0,1
-
-

20,01
19,4
-82,8
0,99

0,256 (0oC)

2,7
-

0,44
0,90

Khối lượng  phân tử
Nhiệt độ sôi, oC
Điểm chảy, oC
Tỉ trọng d15

4

Độ nhớt động lực, cP
Tính tan, % trọng lượng 

i-C4H10 / acide 100% (27 oC)
i-C4H10 / acide 99,5% (13 oC)

HF / i-C4H10 (27 oC)
HF / C3H8 (27 oC)

H2SO4HF



VI- Cơ chế phản ứng

Quá trình alkyle hóa i-C4H10 bới các 
oléfine là một quá trình hết sức phức tạp 
với rất nhiều các phản ứng phụ có thể xảy 
ra ;
Với các chất xúc tác là HF và H2SO4, phản 
ứng xảy ra theo cơ chế ion carbonium



Phản ứng chính
Là phản ứng alkyle hóa i-C4 bởi C4

= → 3 giai đoạn :
Giai đoạn khởi đầu mạch :
Oléfine, butène-1 hoặc butène-2, được proton hoá bởi 
acide (HF , H2SO4) để tạo thành 1 ion carbonium bậc 2

CH3 − CH = CH − CH3 +  H+ → CH3 − C+H − CH2 − CH3

1-C=
4 +  H+X- → n-C+

4X-

Các ion carbonium bậc 2 được tạo thành sẽ cân bằng với 
hỗn hợp butène-1 và butène-2 (butène-2 chiếm đa số):

n-C+
4X- → 2-C=

4 + H+X-

Các ion carbonium bậc 2 này đồng thời sẽ phản ứng với 
các i-C4 = cách trao đổi 1 nguyên tử H → iC4

++ n-C4H10 :

C

CH3

CH3

HCH3 CH3 C
+
H CH2 CH3 C

+
CH3

CH3

CH3CH3 C
+
H CH2 CH3 CH3 CH2 CH2 CH3+ +



Giai đoạn phát triển mạch :
Bao gồm 3 phản ứng liên tiếp nhau : phản ứng 
alkyle hóa, isomer hóa và trao đổi H
Phản ứng alkyle hóa : 
Khi nồng độ của carbocation tertiobutyle 
iC4+  đủ lớn, butène-2 sẽ tiến hành phản ứng 
alkyle hóa với chúng để tạo thành các 
2,2,3TMP+ :

C
+

CH3

CH3

CH3 CH3 CH CH CH3 C

CH3

CH3

CH3 CH C
+
H CH3

CH3

+



Phản ứng isomer hóa :
   Trên đây là một ion carbonium bậc 2, nó có xu 

hướng tự chuyển hóa sang dạng các ion 
carbonium bậc 3 bền vững hơn bằng cách di 
chuyển nhóm  −CH3 dọc theo chiều dài của 
mạch C

iC8
+

Với chất xúc tác là H2SO4 , hầu hết các butène-1 
sẽ tiến hành isomer hóa thành butène-2 trước 
khi phản ứng với carbocation tertiobutyle iC4+ . 
Còn đối với chất xúc tác HF, quá trình isomer 
hóa này xảy ra không hoàn toàn.

C

CH3

CH3

CH3 CH2

CH3

C

CH3

CH3

CH3 C
+

CH3

CH3 CH3

CH3 C
+

CH

CH3

CH3 CH CH3

CH3

CH3

CH3 C
+

CH2CH3 C CH3

CH3

CH3

CH3



Phản ứng trao đổi H :
Quá trình khử proton được tiến hành khi i-
butane trao đổi một nguyên tử H với iC8+ để
tạo thành C8H và carbocation tertiobutyle iC4

+ :

iC8H = 2,2,4TMP (2,2,4-triméthylpentane)
hoặc 2,3,4TMP (2,3,4-triméthylpentane) 
hoặc 2,3,3TMP (2,3,3-triméthylpentane)

iC8
+

CH

CH3

CH3

CH3 iC8H C
+

CH3

CH3

CH3+ +



Giai đoạn đứt mạch :
Bao gồm những phản ứng làm giảm nồng độ
của các carbocation tertiobutyle iC4+ . Trong 
đó, có thể kể đến phản ứng khử proton các 
carbocation tertiobutyle iC4+ tạo thành iso-
butène :

(iso-butène)

C
+

CH3

CH3

CH3 C CH3CH2

CH3

+ H2



Các iso-butène được tạo thành lại tham gia vào quá
trình alkyle hóa các iso-butane, tiếp tục  tạo thành 
sản phẩm, do đó, làm tăng vọt lượng tiêu thụ iso-
butane lên rất nhiều :

Trên đây là cơ chế của quá trình alkyle hóa i-C4
bằng nC4

=. Nếu xét quá trình alkyle hóa bởi C3
=, 

bởi i-C4
= và bởi C5

= sẽ phức tạp hơn nhiều và được 
xem là các phản ứng phụ vì sản phẩm của các 
phản ứng này chỉ đạt ≈ ≤ 30% m của alkylat. 
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Các phản ứng phụ

Là các phản ứng tạo thành các phân đoạn 
nhẹ C5 ÷ C7 và các phân đoạn nặng C9 ÷ C14

Gồm các phản ứng chính sau : 
Polyalkyle hóa
Cracking
Trao đổi hydro



Polyalkyle hóa : tạo thành các phân đoạn 
nặng C9 ÷ C14

i-C4+  + C4=  → iC8+
i-C8+  + C4=  → iC12+

iC12+  + i-C4H   → i-C12H  +  i-C4+
i-C12+  + C4=  → iC16+

Cracking : xảy ra theo cơ chế đứt mạch 
β, tạo thành các phân đoạn nhẹ C5 ÷ C7

C12+ → C5+  +  C7=
C5+  +  i-C4H → C5H + i-C4+

C7= +    H+ → C7+
C7+  +  i-C4H → C7H  + i-C4+



Trao đổi hydro : 
là phản ứng không mong muốn vì :
làm tăng lượng tiêu tốn iso-butane và tạo 
thành các paraffine nhẹ ;
tạo thành iso-butène, với chất xúc tác 
H2SO4 sẽ làm tăng lượng sản phẩm nặng.
Thường xảy ra theo cơ chế xúc tác acide :
C3=  +  i-C4H  → C3H  + i-C4=

i-C4=+  i-C4H  → 224 TMP
Tóm lại, ta có :
C3=  +  2 i-C4H → C3H  +  224 TMP



VII- Điều kiện tiến hành quá trình

Với chất xúc tác H2SO4
Có 5 yêú tố quan trọng ảnh hưởng đến 
chất lượng alkylat và lượng tiêu tốn chất 
xúc tác là :

thành phần của chất xúc tác ;
nhiệt độ và áp suất tiến hành phản ứng ;
tỉ số mol giữa iso-butane/oléfine ;
mức độ khuấy trộn ;
thời gian lưu.



Ảnh hưởng của hàm lượng nước và dầu hòa 
tan trong H2SO4 đến chất lượng  của alkylat 



Tỉ số mol giữa iso-butane/oléfine

Tỉ số này khoảng = 5 ÷ 15 ;
Nếu < 5 : sẽ làm giảm rất nhiều chất lượng của 
alkylat
Nếu > 15 : thực tế không mang lại hiệu quả gì



Ảnh hưởng của nồng độ iso-butane trong 
vùng phản ứng đến MON của alkylat



Ảnh hưởng của nồng độ iso-butane trong vùng 
phản ứng đến lượng tiêu tốn H2SO4 



Mức độ khuấy trộn :
Yếu tố này ảnh hưởng rất lớn đối với quá trình 
sử dụng CXT H2SO4 (ít hơn đối với quá trình sử
dụng CXT HF do H2SO4 đặc hơn HF) ;
quá trình khuấy trộn phải đạt hiệu quả để đảm 
bảo sự tiếp xúc giữa 2 pha là tốt nhất ;
Nếu tốc độ khuấy trộn 1000 3000 rpm → sẽ 
tăng RON cho xăng lên 7,5 đơn vị

Thời gian lưu.
     Để tránh các phản ứng phụ xảy ra, đòi hỏi thời gian 

lưu trong TBPW càng ngắn càng tốt. Tuy nhiên, 
trong trường hợp alkyle hóa với CXT H2SO4 thì thời 
gian lưu tương đối dài ≈ 20 ÷ 30 phút. Nguyên 
nhân là do mỗi khi kết thúc phản ứng, cần phải có
thời gian để pha acide đạt được trạng thái  bão 
hoà iC4 do độ hòa tan << của HC này trong H2SO4



Với chất xúc tác HF 

Có 4 yêú tố quan trọng ảnh hưởng đến 
chất lượng alkylat và lượng tiêu tốn chất 
xúc tác là :
thành phần của chất xúc tác ;
nhiệt độ và áp suất tiến hành phản ứng ;
tỉ số mol giữa iso-butane/oléfine ;
thời gian lưu



Ảnh hưởng của nhiệt độ phản ứng đến RON của 
alkylat với nguyên liệu là phân đoạn C4 của FCC



Ảnh hưởng của tỉ số mol  iso-butane / 
butène đến RON và MON của alkylat



Ảnh hưởng của tỉ số mol  iso-butane / 
butène đến lượng tiêu tốn HF



Thời gian lưu

 Tương đối ngắn hơn,  khoảng 10 ÷ 20 phút



VIII- Sơ đồ công nghệ
Với chất xúc tác là H2SO4

Công nghệ Stratco
Công nghệ Exxon/Kellogg

Với chất xúc tác là HF
Công nghệ Phillips
Công nghệ UOP



Sơ đồ công nghệ với chất xúc tác là H2SO4
Bao gồm 2 công nghệ chính : Stratco và
Exxon/Kellogg ;
2 công nghệ này gồm các điểm chung sau : sơ đồ
gồm 3 khu vực :

khu vực phản ứng : tạo thành nhủ tương 
hydrocarbon trong acide và tại đây xảy ra quá
trình alkyle hóa ;
khu vực lắng và tách 2 pha : acide cho hồi lưu lại 
đầu quá trình, còn hydrocarbon được đưa sang 
khu vực phân tách ;
khu vực phân tách : tách iso-butane thừa/n-
butane/ alkylat, iso-butane thừa cho hồi lưu lại 
khu vực phản ứng



Sơ đồ cấu tạo của loại TBPW theo công nghệ
Stratco

D : Turbine
E : Đầu thủy lực
F : bộ phận phân tán

A : chùm ống hình chữ U
B : khu vực ngoại biên dọc theo thành   

thiết bị
C : Vỏ TBPW 



Sơ đồ quá
trình alkyle 

hóa theo công 
nghệ Stratco 
sử dụng chất 
xúc tác H2SO4



Sơ đồ cấu tạo của loại thiết bị phản ứng theo công 
nghệ Exxon/Kellogg



Sơ đồ quá trình alkyle hóa theo công nghệ
Exxon/Kellogg sử dụng chất xúc tác H2SO4 



Quá trình tái sinh H2SO4
Quá trình alkyle hóa sử dụng CXT là H2SO4 luôn tạo 
thành đồng thời một lượng rất lớn bùn acide (trong 
đó, H2SO4 chiếm 90% m. Quá trình xử lý bùn này 
rất phức tạp và tốn kém vì H2SO4 không thể tách ra 
khỏi các hợp chất dầu hòa tan bằng các phương 
pháp vật lý, mà trước hết phải tiến hành phân hủy 
bùn acide này, sau đó H2SO4 sẽ được tái tạo lại từ
SO2 là sản phẩm của quá trình khử H2SO4 bằng các 
hợp chất dầu hòa tan.
Nguyên tắc của quá trình tái sinh H2SO4 gồm 3 
bước sau :

phân hủy acide và các dầu hữu cơ thành SO2, 
H2O, CO2 và N2 dưới tác động của không khí ;
chuyển hóa SO2 thành SO3 ;
cho SO3 hợp với nước để tạo thành H2SO4 với 
nồng độ ≥ 98,5 % m   



Sơ đồ công nghệ với chất xúc tác là HF 
Bao gồm 2 công nghệ chính :Phillips và UOP ;
Công nghệ với CXT là HF khác với công nghệ CXT 
H2SO4 ở chổ là không sử dụng hệ thống khuấy trộn 
cơ học bằng turbine nên đơn giản hơn (do µ HF < 
µ H2SO4, đồng thời độ hòa tan của iso-butane 
trong HF lớn hơn nhiều)
Hỗn hợp nhủ tương tạo thành với các hạt nhỏ HC 
khuyếch tán trong pha liên tục là acide HF, sẽ được 
bơm vào phần dưới của TBPW qua hệ thống các 
ống nhỏ và sẽ đi từ dưới lên trên, sau đó quá trình 
tách 2 pha acide / HC cũng được thực hiện như đối 
với H2SO4 bằng phương pháp lắng.
T phản ứng duy trì ≈ 30 oC cho phép sử dụng nước 
làm tác nhân làm lạnh cho TBPW 



Sơ đồ nguyên 
tắc thiết bị

phản ứng dạng 
ống theo công 
nghệ Phillips



Sơ đồ quá trình alkyle hóa theo công nghệ Phillips 
sử dụng chất xúc tác HF



Sơ đồ nguyên lý TBPW thẳng 
đứng theo công nghệ UOP

   Sơ đồ 2 TBPW thẳng 
đứng làm việc liên tục 
theo công nghệ UOP



Sơ đồ quá trình alkyle hóa theo công nghệ UOP sử
dụng chất xúc tác HF 



Các tiêu chuẩn để lựa chọn H2SO4 hoặc HF
Gồm 4 tiêu chuẩn :
1. Chất lượng của alkylat và bản chất nguyên liệu 

cần xử lý : 
Chất lượng  của alkylat gần như là như nhau đối 
với các công nghệ khác nhau sử dụng các chất 
xúc tác khác nhau ; Tuy nhiên, với nguyên liệu 
không chứa iso-butène (đến từ phân xưởng 
MTBE) chẳng hạn thì alkylat thu được từ quá trình 
sử dụng H2SO4 có RON cao hơn.

2. Giá thành chất xúc tác :
Tuy giá thành của HF đắt hơn H2SO4 nhưng nhìn 
chung chi phí cho chất xúc tác / giá thành sản 
phẩm chiếm đến 33% đối với H2SO4 và chỉ 5% 
đối với HF, do lượng tiêu thụ acide HF bé hơn vì 
người ta có thể tiến hành tái sinh HF ngay trong 
nhà máy



3. Giá thành của giai đoạn phân tách và làm lạnh :
Giá thành của giai đoạn làm lạnh cũng lớn hơn khi 
sử dụng chất xúc tác H2SO4 do phải lắp đặt các 
máy nén lớn ;
Ngược lại, giá thành của giai đoạn phân tách lại 
lớn hơn khi sử dụng chất xúc tác HF do tỉ số iso-
butane / oléfine cao hơn, trừ trường hợp sử dụng 
công nghệ UOP với nhiều thiết bị phản ứng làm 
việc liên tục.

4. An toàn nhà máy :
Đây là một tiêu chuẩn rất quan trọng vì cả 2 loại 
acide đều ăn mòn rất mạnh ;
Ở T môi trường, HF ở thể hơi (Ts = 19,4 oC), có 
độ bay hơi lớn ; Trong khi đó H2SO4 lại ở thể lỏng 
có áp suất hơi bão hòa thấp (Ts ≥ 300 oC)
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XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

MỞ ĐẦU
Sự phát triển nhanh chóng của nền công nghiệp xe hơi

trong những năm 30  nhu cầu về xăng tăng cao  Sự
cần thiết phải cho ra đời quá trình reforming xúc tác để
thay thế cho quá trình reforming nhiệt.

Quá trình reforming xúc tác dùng xúc tác đa chức năng
để chuyển hóa nguyên liệu xăng có chỉ số octane thấp
 xăng có chỉ số octan cao



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Hình 1: Vị trí của phân xưởng REFORMING trong nhà máy lọc dầu

MỞ ĐẦU



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

1940 ở Mỹ dùng xác tác molipden MoO2/Al2O3 theo mục
đích nghiên cứu nhằm thu được xăng có RON = 80.

 Ưu điểu: rẻ tiền, bền với lưu huỳnh.
 Nhược điểm:
 Hoạt tính không cao
 Thực hiện ở nhiệt độ 3400C, áp suất thấp 14 20 at
 Nhưng sự giảm áp suất lại thúc đẩy quá trình tạo cốc
 Chính vì thế quá trình này không được phát triển.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Trong thế chiến thứ hai, người ta đã xây dựng ở nhiều
nước các hệ thống reforming xúc tác nhằm mục đích
thu hồi toluene để sản xuất thuốc nổ.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Đến năm 1949, hãng UOP của Mỹ đã đưa vào sử dụng hệ
thống reforming xúc tác (quá trình Platforming)

 Chất xúc tác là Pt trên chất mang là Al2O3 được clo hoá
với hoạt tính xúc tác cao.

 Quá trình được tiến hành ở áp suất 70 bar, xúc tác
được tái sinh trong thời gian vài tháng.

 Hàm lượng Pt trong xúc tác từ 0,2  0,6%m, do độ acid
của Al2O3 giảm dần nên cần phải tiến hành clo hoá để
tăng độ acid.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

 Từ 1950 - 1960 có rất nhiều quá trình reforming xúc
tác được phát triển từ xúc tác Pt, chất xúc tác sử dụng
là Pt/silice alumine, được gọi là xúc tác một chức kim
loại, đã giảm áp suất vận hành của thiết bị xuống còn
30 bar.

 Xúc tác hai chức kim loại (bimétallique) đã được cải
tiến sau năm 1960 có độ bền cao, chống lại sự tạo cốc
đã góp phần nâng cao chất lượng sản phẩm, đồng thời
giảm áp suất vận hành của thiết bị còn 10 bar.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Đầu những năm 1970, một cải tiến nổi bật của quá trình
reforming xúc tác đó là sự ra đời của quá trình có tái
sinh liên tục xúc tác của UOP và tiếp theo là của IFP.

 Xúc tác bị cốc hoá được tháo ra liên tục khỏi thiết bị
phản ứng (reactor) và được đưa quay trở lại

 Nhờ khả năng tái sinh liên tục xúc tác bị cốc hoá, quá
trình CCR cho phép dùng áp suất thấp và thao tác
liên tục.

 Cũng nhờ giảm áp mà hiệu suất thu hydrocarbon
thơm và H2 tăng lên đáng kể.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Năm 1988, UOP tiếp tục giới thiệu quá trình Platforming
tái sinh xúc tác liên tục thế hệ thứ hai mà đặc điểm
chính là thiết bị Lock Hopper không dùng van, hoạt
động ở áp suất cao.

Ngày nay, quá trình CCR với áp suất siêu thấp, có thể
làm việc ở áp suất 3,5at. Hầu như tất cả các quá trình
reforming xúc tác mới được xây dựng đều là quá trình
CCR. Các hãng đi đầu trong quá trình này là UOP và
IFP, đến năm 1996 UOP đã có 139 nhà máy và IFP có
48 nhà máy CCR.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Năm 1997, UOP đã cho ra đời quá trình “New
Reforming”. Xúc tác sử dụng cho công nghệ mới của
UOP là zeolit, xúc tác này có đặc điểm:

 Tính chọn lọc hình học cho quá trình vòng hoá. Tính
chọn lọc hình học của zeolit làm hạn chế kích thước
phân tử của các hợp chất sản phẩm trung gian và cho
sản phẩm chủ yếu là hydrocarbon thơm một vòng.

 So với các phản ứng reforming bình thường khác, quá
trình “New Reforming” tạo cốc bám trên xúc tác nhiều
hơn do đó việc tái sinh xúc tác phải áp dụng công nghệ
CCR hay sử dụng lò dự trữ.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Nhà máy “New Reforming” đầu tiên của Chiyoda (Nhật
Bản) với năng suất đến 47.000 thùng/ngày.

Hãng Chiyoda và Mitsubishi phát triển quá trình
Z-former mà xúc tác là zeolit được chế tạo cùng với silicat

kim loại và chất liên kết đặc biệt. Xúc tác có độ bền vật
lý rất cao, có thể tái sinh nhiều lần và cho năng suất cao
với thời gian làm việc suốt cả năm.

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Tên quá trình Hãng thiết kế Loại Reactor Loại xúc tác Tái sinh

PlatFormer UOP Xúc tác cố định
R11-R12

Pt=0,375-0,75
Tái sinh gián đoạn

PowerFormer Exxon Xúc tác cố định KX, RO, BO (Pt, Re) Tái sinh gián đoạn

IFP Reformer IFP Xúc tác cố định
RG 400

Pt (0,2-0,6)
Tái sinh gián đoạn

Maona Former Engelhard Xúc tác cố định
RD.150 (Pt=0,6)

E.500
Tái sinh gián đoạn

Reni Former CRC Xúc tác cố định F (Pt, Re) Tái sinh gián đoạn

CCR Platformer UOP Xúc tác chuyển động
R 16, 20

Pt, Re
Tái sinh liên tục

Aromizer IFP Xúc tác chuyển động Pt, Re Tái sinh liên tục

Chương 1
LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Bảng 1: 
Các hãng đi đầu trong quá trình reforming xúc tác.



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC

1. Sự tham gia của xúc tác trong quá trình reforming.

1.1. Chức năng của xúc tác sử dụng trong quá trình
REFORMING.

Xúc tác được sử dụng trong quá trình reforming xúc tác
là loại xúc tác đa chức năng, gồm chức năng oxy hoá -
khử và chức năng acid:

 Chức oxy hoá - khử (chức kim loại): tăng cường các
phản ứng hydro hoá, dehydro hoá.

 Chức acid: tăng cường các phản ứng alkyl hoá, isomer
hoá, cracking …
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1. Các yêu cầu đối với xúc tác reforming xúc tác:
Để có một quá trình reforming xúc tác tốt thì xúc tác đó
 Có hoạt tính cao đối với các phản ứng tạo hydrocarbon thơm,
 Có đủ hoạt tính đối với các phản ứng đồng phân hoá paraffin
 Có hoạt tính thấp đối với phản ứng hydrocracking.
Ngoài ra còn thể hiện qua các chỉ tiêu sau:
 Xúc tác phải có độ chọn lọc cao.
 Xúc tác phải có độ bền nhiệt và khả năng tái sinh tốt.
 Xúc tác phải bền với các chất gây ngộ độc.
 Xúc tác phải có độ ổn định cao.
 Xúc tác có giá thành hạ, dễ chế tạo.
 Thông thường người ta đánh giá xúc tác qua các chỉ tiêu:

hàm lượng Pt, bề mặt riêng của chất mang, độ bền…
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1.2. Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra.
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CÁC PHẢN ỨNG CHÍNH TRONG QUÁ TRÌNH REFFORMING
* Dehydro hóa naphten thành hydrocacbon thơm

* Phản ứng dehydrohoa vòng n-parafin
* Izome hóa n-parafin
* Phản ứng dehydroizome hóa các alkyl xyclopental
* Phản ứng hydrocracking parafin và napptan

- Đối với parafin, thường xảy ra các phản ứng hydrocracking
và hydrogenolyse
- Với naphten

* Ngoài ra cũng còn có phản ứng hydrodealkyl hóa các
hydrocacbon thơm
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Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC

Thành phần chính của xúc tác sử dụng trong quá trình
REFORMING xúc tác.

Tâm họat động kim lọai: 0,2-0,6 % Pt.

Chất mang và tâm họat động acid: -Al2O3 được chlor
hóa liên tục với HCl, C2H4Cl2, CH3Cl, . . .

 Các kim loại phụ gia như Re, Sn, Ir, Ge (còn gọi là các
chất xúc tiến)

3. Vai trò xúc tác hai chức năng:
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 Kim loại Pt được đưa vào xúc tác là dùng dung dịch
H2(PtCl6). Platin có chức năng:

 Oxy hoá-khử xúc tiến cho phản ứng oxy hóa, dehydro
hóa để tạo hydrocarbon vòng no và vòng thơm.

 Thúc đẩy quá trình no hoá các hợp chất trung gian, làm
giảm tốc độ tạo thành cốc bám trên xúc tác.

 Hàm lượng Pt vào khoảng 0,2  0,6%m.
 Yêu cầu Pt phải phân tán đều trên bề mặt các acid rắn.

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
3. Vai trò xúc tác hai chức năng:
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 Al2O3 là chất mang có tính acid, có chức năng acid-
base,

 Thúc đẩy phản ứng isomer hóa, hydrocracking.
 Có thể sử dụng -Al2O3 bề mặt riêng dao động trong

khoảng 150  250 m2/g.
 Để tăng độ acid cho xúc tác, người ta tiến hành clo

hóa thông qua sử dụng các hợp chất halogen như
C2H4Cl2, CH3Cl, . . .

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
3. Vai trò xúc tác hai chức năng:
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Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra trên XT tâm acid
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 Trong số các hệ xúc tác lưỡng kim, chúng ta thấy hai
hệ xúc tác Pt-Sn và Pt-Re tỏ ra ưu việt hơn cả, chúng
cho phép làm việc ở áp suất thấp (<10 atm) mà vẫn bảo
đảm hoạt tính dehydro hóa và dehydro đóng vòng hóa
cao.

 Riêng hệ xúc tác Pt-Sn hơi đặc biệt, chỉ thể hiện hoạt
tính cao ở vùng áp suất thấp. Lớn hơn 5 atm, hệ xúc
tác này không phát huy được tác dụng tích cực so với
Pt và các hệ lưỡng kim khác trong phản ứng dehydro
và dehydrovòng hóa.

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC

3. Vai trò xúc tác hai chức năng:
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 Người ta thấy việc đưa các kim loại phụ gia như Re, Sn,
Ir, Ge đã làm tăng tốc độ phản ứng dehydro hóa và
dehydro vòng hóa (nhất là ở vùng áp suất thấp) của hệ
xúc tác lưỡng kim so với xúc tác chỉ chứa Pt.

 Ở vùng áp suất thấp, các kim loại phụ gia cũng đóng
vai trò quan trọng trong việc giảm tốc độ cracking và
hydro phân tử (hydrogenolysis) từ đó làm giảm khả
năng tạo cốc và tăng hiệu suất sản phẩm chính.

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
3. Vai trò xúc tác hai chức năng:
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Vai trò của 2 kim loại phụ gia được đưa vào xúc tác reforming
công nghiệp hiện nay là Re (Renium) và Sn (Thiếc).

 Người ta nhận thấy Re có các chức năng sau: có tác dụng
bảo vệ kim loại chính Pt, làm tăng độ bền và tuổi thọ xúc
tác, từ đó làm tăng chu kỳ hoạt động của xúc tác.

 Còn Sn thì lại có các vai trò như liên kết với Pt làm thay
đổi cơ chế phản ứng theo hướng có lợi. Cho hiệu suất và độ
lựa chọn theo reformat cao ở điều kiện áp suất thấp (< 5
atm). Tuy nhiên loại xúc tác này kém bền hơn so với xúc
tác chứa Re.

 Với các đặc điểm trên, người ta thường sử dụng Re trong
công nghệ bán tái sinh và Sn trong công nghệ tái sinh liên
tục (CCR).

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
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Chất xúc tác monométallique:
Chỉ có Pt là tâm kim loại. Hàm lượng Pt trong xúc tác

chiếm 0,2  0,6%m. Có 2 loại chất mang: 
Pt/alumosilicat, Pt/-Al2O3.

 Thành phần của xúc tác Pt/-Al2O3:
 Kiềm, kiềm thổ, sắt < 500 ppm.
 Cl = 1%m.
 S < 10 15 ppm.
 Đường kính lỗ xốp: 8 10 nm.
 Bề mặt riêng: 150 250 m2/g.
 Đường kính hạt: 1,2 2,2 mm.

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
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Chất xúc tác bimétallique:
 Ngoài Pt, xúc tác còn được thêm các nguyên tố Ir, Sn, 

Re, Ge.
 S < 1 ppm.
 Ir = 0,02 0,6%m. Ir làm tăng hoạt tính xúc tác ở cùng

điều kiện vận hành.
 Re = 0,2 0,6%m. Re làm giảm áp suất vận hành của

quá trình với cùng chu kỳ làm việc của xúc tác.
 Sn = 0,25 0,5%m. Sn làm tăng hiệu suất thu sản

phẩm.

Chương 2:
XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC
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3.1. Thay đổi tính chất của xúc tác khi làm việc:
Sự thay đổi xúc tác trong quá trình reforming xúc tác

thường là các tính chất vật lý cùng với sự tiếp xúc với
các độc tố ở nhiệt độ cao. Sự thay đổi được phân ra hai
loại sau:

 Thay đổi tính chất tạm thời: do sự tạo cốc hay do ngộ
độc thuận nghịch bởi các hợp chất của O, N, S.

 Thay đổi tính chất vĩnh viễn: là những thay đổi không
có khả năng tái sinh được nữa.

Những thay đổi trên sẽ làm lão hóa và giảm tuổi thọ
của xúc tác.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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3.2. Sự gây ngộ độc bởi các độc tố:
 Các hợp chất hữu cơ chứa S, N, O và các kim loại nặng

là những chất độc đối với xúc tác reforming.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC 

TÁC.
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3.2.1. Gây ngộ độc bởi các hợp chất lưu huỳnh:

 Các hợp chất lưu huỳnh trong nguyên liệu làm giảm
hoạt tính của xúc tác Pt, ảnh hưởng xấu đến chức năng
dehydro và dehydro vòng hóa.

Pt  + H2S PtS   + H2
 Từ đó, chức năng quan trọng nhất của xúc tác là

dehydro, dehydro đóng vòng hóa đã bị đầu độc. H2S có
tính axit nên còn gây ăn mòn thiết bị.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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Ngoài ra còn làm biến đổi Al2O3 tạo thành kết tủa sunfat
nhôm Al2(SO4)3.
Mercaphtan > sunfit > thiophen > H2S > S nguyên tố. 

Khi hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tăng thì hiệu
suất và chất lượng xăng sẽ giảm khi đó cần phải nâng tỷ
lệ H2/RH.

 Yêu cầu hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tuỳ
thuộc vào loại xúc tác sử dụng:

 Đối với xúc tác monométallique: hàm lượng lưu huỳnh
phải nhỏ hơn 10  15 ppm.

 Đối với xúc tác bimétallique: hàm lượng lưu huỳnh phải
nhỏ hơn 1 ppm.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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3.2.2. Gây ngộ độc bởi các hợp chất nitơ:
 Trong điều kiện reforming:

Các hợp chất nitơ hữu cơ NH3 + Cl2 NH4Cl
 Làm giảm chức năng axit của chất xúc tác
 NH4Cl lại dễ bay hơi trong vùng phản ứng làm tăng

nhiệt độ thiết bị.
 NH4Cl dễ kết tinh ở những phần lạnh hơn của hệ thống,

gây hư hỏng thiết bị:
 Hàm lượng nitơ cho phép trong nguyên liệu phải bằng

hoặc nhỏ hơn 1 ppm.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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3.2.3) Ảnh hưởng của nước:
 Sự có mặt của nước trong nguyên liệu sẽ làm giảm tính acid

của xúc tác và gây ăn mòn thiết bị ở điều kiện vận hành.
 Hàm lượng nước trong nguyên liệu <4 ppm.
3.2.4) Ảnh hưởng của các hợp chất kim loại nặng:
 Các kim loại nặng ở đây là Cu, As, Hg, Pb, Si...sẽ là những

chất gây ngộ độc xúc tác vĩnh viễn, không có khả năng tái
sinh được.

 Hàm lượng các kim loại này trong nguyên liệu <1 ppb.
3.2.5) Ảnh hưởng của hàm lượng olefin và cốc:
 Olefin dễ bị oxy hoá tạo nhựa và thúc đẩy nhanh quá trình

tạo cốc, che phủ các tâm acid làm giảm hoạt tính xúc tác.
 Hàm lượng <2 ppm.

Chương 3:
NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC.
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Cơ chế tạo cốc trên xúc tác hai chức năng trong quá
trình thơm hóa:
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4.1. Các biện pháp tái sinh xúc tác:
 Trong quá trình làm việc xúc tác có thể bị mất một

phần hoạt tính xúc tác do ảnh hưởng của sự lắng đọng
cốc trên bề mặt xúc tác, do ảnh hưởng của các chất đầu
độc...

 Tuỳ thuộc vào cấu tạo chất xúc tác, sẽ mất đi một phần
hoặc toàn bộ các chức năng xúc tác. Cần thiết phải có
quá trình tái sinh để xúc tác trở về trạng thái hoạt động
ban đầu.

4.1.1. Các phương pháp tái sinh xúc tác
Quá trình tái sinh xúc tác có thể được tiến hành

bằng một số phương pháp sau:

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.1.1. Phương pháp oxy hóa (phương pháp đốt).

4.1.2. Phương pháp khử.

4.1.3. Phương pháp clo hóa.

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.2. Quá trình tái sinh xúc tác theo công nghệ của IFP
 Khi hàm lượng cốc đạt 10  15%m xúc tác thì ta tiến hành

quá trình tái sinh xúc tác. Quá trình tái sinh diễn ra 
trong thiết bị gồm 5 giai đoạn:

  Đuổi hydrocarbon ra khỏi xúc tác bằng khí trơ.
 Thổi không khí nóng vào để đốt cốc. Chú ý khống chế

nồng độ O2 khoảng 0,5  2%. 
CnHm +   O2 → CO2 +  H2O    +  Q (370  4800C)

 Chúng ta cần phải giảm đến mức tối thiểu hiệu ứng nhiệt
này nhằm tránh:

 Làm giảm bề mặt Al2O3.
 Sự thay đổi pha chất mang Al2O3.
 Sự thiêu kết các tinh thể Pt.

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.2. Quá trình tái sinh xúc tác theo công nghệ của
IFP

 Tiến hành clo hoá xúc tác nhằm tăng hoạt tính xúc tác
và tăng khả năng tách các kim loại như Fe, Pb, Bi
trong xúc tác. Hàm lượng clo phải khống chế khoảng
1%m. Nhiệt độ của quá trình khoảng 5100C, nồng độ
O2 khoảng 5%V.

 Sấy chất xúc tác. Nhiệt độ sấy khoảng 5100C với nồng
độ O2 khoảng 8%V, thời gian sấy là 4h.

 Đuổi hết O2 ra khỏi xúc tác bằng luồng khí trơ N2. Sau
đó tiến hành hydro hoá để chuyển từ môi trường oxy
hoá sang môi trường khử. Nhiệt độ của quá trình là
4800C, lượng H2 chiếm 50%.

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.3. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR):
Đặc điểm :

 Lớp xúc tác được chuyển động nhẹ nhàng, liên
tục trong hệ thống thiết bị phản ứng với vận tốc
vừa phải (trong khoảng 3- 10 ngày).

 Toàn bộ hệ thống được vận hành liên tục.
 Lớp xúc tác sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng

được đưa ra ngoài để tái sinh trong một hệ thóng
tái sinh riêng. Sau đó được quay trở lại hệ thống
phản ứng.

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.3. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR):
Cấu tạo theo mặt cắt dọc lò phản ứng reforming 
xúc tác

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.3. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR):

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.3. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR):
 Kích thước lò phản ứng thay đổi trong khoảng: Đường kính 1,5 

– 3,5m, Chiều cao 4 – 12m, Thể tích lớp xúc tác 6 – 80 m3.
 Chi tiết hơn chúng ta thấy cụm hệ thống thiết bị phản ứng bao

gồm 3 - 4 lò phản ứng có kích thước, điều kiện vận hành, lượng
xúc tác nạp vào không giống nhau.

 Hệ thống cấu tạo từ nhiều lò phản ứng giúp cho dòng hỗn hợp
nguyên liệu và khí giàu hidro (khí tuần hoàn) đạt được nhiệt độ
phản ứng và bù trừ nhiệt năng từ các phản ứng hóa học xảy ra
trong quá trình reforming. 

 Nhiệt độ giảm nhanh trong lò thứ nhất do .... lượng xúc tác tiêu
thụ cho giai đoạn này chiếm 10-15% trọng lượng. 

 Ở lò phản ứng thứ 2 nhiệt độ giảm ít hơn, lượng xúc tác tiêu thụ
chiếm 20-30%. 

 Ở lò phản ứng 3, nhiệt độ gần như ổn định do có sự bù trừ nhiệt
giữa các phản ứng thu nhiệt nhẹ với các phản ứng tỏa nhiệt

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.4. Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP:
 Thiết bị phản ứng được xếp chồng lên nhau .
 Xúc tác đi từ trên xuống qua hệ thống thiết bị phản ứng,

sau đó tập trung lại và được nâng lên thiết bị tái sinh nhờ
khí nâng.

 Sau khi tái sinh, chất xúc tác được đưa trở lại thiết bị phản
ứng thứ nhất. Nhờ được lấy ra từng phần và tái sinh liên
tục mà hoạt tính xúc tác ổn định cao hơn so với trong
trường hợp lớp xúc tác cố định (công nghệ bán tái sinh).

 Công nghệ này hiện nay được sử dụng phổ biến hơn cả
(chiếm 70% thị phần công nghệ CCR trên thế giới). Tuy
nhiên cũng có nhược điểm là vận hành khó khăn do chiều
cao hệ thống thiết bị phản ứng.

Chương 4.
CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC.
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4.3. Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP:



XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC

Bảng 2: Phân bố thành phần xăng thương mại Mỹ và Châu Âu

KẾT LUẬN
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Quá trình Reforming xúc tác 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
Nguyên nhân gây ngộ độc xúc tác: 
 Thay đổi tính chất của xúc tác khi làm việc: 
Sự thay đổi xúc tác trong quá trình reforming xúc tác thường là các tính chất vật lý 
cùng với sự tiếp xúc với các độc tố ở nhiệt độ cao. Sự thay đổi được phân ra hai 
loại sau: 
 Thay đổi tính chất tạm thời: do sự tạo cốc hay do ngộ độc thuận nghịch bởi 

các hợp chất của O, N, S.  
  Thay đổi tính chất vĩnh viễn: là những thay đổi không có khả năng tái sinh 

được nữa. 
Những thay đổi trên sẽ làm lão hóa và giảm tuổi thọ của xúc tác.  
Sự gây ngộ độc bởi các độc tố: 
 Các hợp chất hữu cơ chứa S, N, O và các kim loại nặng là những chất độc 

đối với xúc tác reforming. 
Gây ngộ độc bởi các hợp chất lưu huỳnh: 
    Các hợp chất lưu huỳnh trong nguyên liệu làm giảm hoạt tính của xúc tác 

Pt, ảnh hưởng xấu đến chức năng dehydro và dehydro vòng hóa.  
Pt  + H2S =PtS   + H2 

      Từ đó, chức năng quan trọng nhất của xúc tác là dehydro, dehydro đóng 
vòng hóa đã bị đầu độc. H2S có tính axit nên còn gây ăn mòn thiết bị. 

Ngoài ra còn làm biến đổi Al2O3 tạo thành kết tủa sunfat nhôm Al2(SO4)3.  
Mercaphtan > sunfit > thiophen > H2S > S nguyên tố.  

Khi hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tăng thì hiệu suất và chất lượng xăng 
sẽ giảm khi đó cần phải nâng tỷ lệ H2/RH.  
 Yêu cầu hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tuỳ thuộc vào loại xúc tác 

sử dụng: 
 Đối với xúc tác monométallique: hàm lượng lưu huỳnh phải nhỏ hơn 10  

15 ppm. 
 Đối với xúc tác bimétallique: hàm lượng lưu huỳnh phải nhỏ hơn 1 ppm. 

Gây ngộ độc bởi các hợp chất nitơ: 
 Trong điều kiện reforming: 

Các hợp chất nitơ hữu cơ  
NH3 + Cl2   =    NH4Cl 

 Làm giảm chức năng axit của chất xúc tác 
 NH4Cl lại dễ bay hơi trong vùng phản ứng làm tăng nhiệt độ thiết bị.  
 NH4Cl dễ kết tinh ở những phần lạnh hơn của hệ thống, gây hư hỏng thiết 

bị:  
 Hàm lượng nitơ cho phép trong nguyên liệu phải bằng hoặc nhỏ hơn 1 ppm. 

Ảnh hưởng của nước: 



 Sự có mặt của nước trong nguyên liệu sẽ làm giảm tính acid của xúc tác và 
gây ăn mòn thiết bị ở điều kiện vận hành.  

 Hàm lượng nước trong nguyên liệu  <4 ppm.  
 Ảnh hưởng của các hợp chất kim loại nặng: 
 Các kim loại nặng ở đây là Cu, As, Hg, Pb, Si...sẽ là những chất gây ngộ 

độc xúc tác vĩnh viễn, không có khả năng tái sinh được. 
 Hàm lượng các kim loại này trong nguyên liệu <1 ppb. 

 Ảnh hưởng của hàm lượng olefin và cốc: 
 Olefin dễ bị oxy hoá tạo nhựa và thúc đẩy nhanh quá trình tạo cốc, che phủ 

các tâm acid làm giảm hoạt tính xúc tác. 
 Hàm lượng <2 ppm. 
 

Phương pháp tái sinh xúc tác: 
 
- Phương pháp oxy hóa (phương pháp đốt): Cốc lắng đọng trên bề mặt chất 
xúc tác được loại bỏ bằng cách đốt cháy trong dòng không khí pha loãng với Nitơ 
ở nhiệt độ 350 – 500oC. cần chú ý để tránh hiện tượng quá nhiệt cục bộ làm giảm 
bề mặt, giảm độ bền cơ học của chất mang hoặc làm tăng quá trình thiêu kết làm 
giảm độ phân tán kim loại. 
Chu kỳ tái sinh xúc tác phụ thuộc vào điều kiện vận hành hệ thống, nhưng thường 
khoảng 6 tháng một lần. Sau mỗi lần tái sinh, hoạt tính xúc tác trở về trạng thái 
ban đầu, nhưng sau nhiều chu kỳ tái sinh xúc tác sẽ già hóa và giảm khả năng xúc 
tác. Việc tái sinh xúc tác sẽ trở nên thường xuyên hơn., cho đến khi cần phải thay 
thế xúc tác mới. Thời gian tồn tại của xúc tác reforming thường khoảng vài năm. 
Quá trình đốt cốc được biểu diễn bằng phưong trình sau :   CnHm     +   O2   → 
CO2 +  H2O    +  Q 
Đây là quá trình tỏa nhiệt, nhưng để khỏi ảnh hưởng đến chất lượng xúc tác cần 
giảm thiểu lượng nhiệt   tỏa ra ( ∆T→   0oC ). Điều này cần thiết vì nhiệt độ cao 
làm giảm diện tích bề mặt và có thể làm thay đổi pha của oxyt nhôm Al2O3,  nhiệt 
độ cao cũng làm xảy ra quá trình thiêu kết làm giảm độ phân tán của Pt. 
Trong công nghệ CCR (tái sinh xúc tác liên tục) quá trình oxy hóa được thực hiện 
trong vùng đốt (Burn Zone). 
 
-           Phương pháp khử: Thực tế cho thấy, các hợp  chất lưu huỳnh không được 
loại bỏ hoàn toàn bằng quá trình oxy hóa, còn tồn tại chủ yếu các hợp chất dạng 
sunfat. Phương pháp khử được tiến hành nhằm loại bỏ triệt để các dạng hợp chất 
này và.các kim loại tạp có hại trong xúc tác, quan trọng hơn cả 
là để khử Pt oxyt  về dạng Pt đơn chất. 
Trong  công  nghệ  CCR,  quá  trình  khử  xảy  ra  tại  vùng  khử   
(Reduction Zone). 
 
-           Phương  pháp  clo  hóa:  Trong  quá trình làm việc  độ  axit  của  xúc tác 
giảm, một phần do cốc lắng đọng che phủ bề mặt oxit nhôm, một phần do lượng 



clo trong xúc tác giảm do ảnh hưởng của H2O trong nguyên liệu và trong khí tuần 
hoàn. Clo cũng có thể mất do cuốn theo sản phẩm phản ứng. 
Do đó cần phải bổ sung axit cho hệ xúc tác bằng cách bơm thêm một lượng nhỏ Cl 
hữu cơ. Lượng Cl trên xúc tác được giữ ở mức 1% khối lượng. 
 
Qui trình tái sinh xúc tác 
Qui trình tái sinh hoàn chỉnh chất xúc tác gồm các bước sau: 
Tráng rửa hệ thống: Dùng dòng nitơ thổi sạch các hydrocacbon còn sót lại sau 
phản ứng . 
Đốt cốc: Đốt bằng dòng không khí pha loãng với N2  (có kiểm soát hàm lượng 
oxy  trong khí) và nâng dần nhiệt độ đốt theo chương trình: 
-  Nhiệt độ : từ  370oC đến 480oC 
-  Oxy : từ 0,5 đến 2,0 % thể tích 
Oxy-clo hóa: Bơm các tác nhân chứa Cl vào hệ nhằm giữ ổn định lượng Cl cần 
thiết cho xúc tác (1% trọng lượng ). 
-  Nhiệt độ: 510oC 
-  Oxy: 5% thể tích 
Quá trình nung: Mục đích làm khô xúc tác và  phân tán lại platin 
-  Nhiệt độ: 510oC 
-  Lượng oxy :  8% thể tích 
-  Thời gian:  4 giờ 
Quá trình khử: Mục đích nhằm chuyển Pt từ dạng bị oxit hóa về dạng khử 
(dạng hoạt động). Loại oxy bằng cách tráng với nitơ. Sau đó đưa hydro vào hệ. 
-  Nhiệt độ: 480oC 
-  Hàm lượng H2 tối thiểu 50% thể tích 
-  Thời gian:  4 giờ 
 
Một số công nghệ tái sinh xúc tác trong Reforming xúc tác: 
 Công nghệ CCR: 
 

Công nghệ tái sinh liên tục (CCR): 
Đặc điểm : 
− Lớp xúc tác được chuyển động nhẹ nhàng, liên tục trong hệ thống thiết bị 
phản ứng với vận tốc vừa phải (trong khoảng 3- 10 ngày). 
− Toàn bộ hệ thống được vận hành liên tục. 
− Lớp xúc tác sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng được đưa ra ngoài để tái 
sinh trong một hệ thóng tái sinh riêng. Sau đó được quay trở lại hệ thống 
phản ứng. 

Cấu tạo một lò phản ứng dạng ống thẳng với lớp xúc tác chuyển động dùng trong 
công nghệ CCR được mô tả trên hình sau: 



 
 
Cấu tạo theo mặt cắt dọc lò phản ứng reforming xúc tác 
Kích thước lò phản ứng thay đổi trong khoảng: Đường kính 1,5 – 3,5m, Chiều cao 
4 – 12m, Thể tích lớp xúc tác 6 – 80 m3. 
 
Chi tiết hơn chúng ta thấy cụm hệ thống thiết bị phản ứng bao gồm 3 - 4 lò phản 
ứng có kích thước, điều kiện vận hành, lượng xúc tác nạp vào không giống nhau, 
từ đó phân bố thành phần sản phẩm ra từ mỗi lò cũng không giống nhau. 
Hệ thống cấu tạo từ nhiều lò phản ứng   giúp cho dòng hỗn hợp nguyên liệu và khí 
giàu hidro (khí tuần hoàn) đạt được nhiệt  độ phản ứng và bù trừ nhiệt  năng từ các 
phản ứng hóa học xảy ra trong quá trình reforming. Nhiệt độ giảm nhanh trong lò 
thứ  nhất  do sự xuất hiện của các phản ứng thu nhiệt quan trọng (chủ yếu là phản 
ứng dehydro hóa naphten), lượng xúc tác tiêu thụ cho giai đoạn này chiếm 10-15% 
trọng lượng. Ở lò phản ứng thứ 2 nhiệt độ giảm ít hơn, lượng xúc tác tiêu thụ 
chiếm 20-30%. Tại lò phản ứng cuối cùng, nhiệt độ gần như ổn định do có sự bù 
trừ nhiệt giữa các phản ứng thu nhiệt nhẹ với các phản ứng tỏa nhiệt  kiểu như 
hydrocracking… 



 
a. Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP: Thiết bị phản ứng được xếp chồng 
lên nhau . Xúc tác đi từ trên xuống qua hệ thống thiết bị phản ứng, sau đó tập 
trung lại và được nâng lên thiết bị tái sinh nhờ khí nâng. Sau khi tái sinh, chất xúc 
tác được đưa trở lại thiết bị phản ứng thứ nhất. Nhờ được lấy ra từng phần và tái 
sinh liên tục mà hoạt tính xúc tác ổn định cao hơn so với trong trường hợp lớp xúc 
tác cố định (công nghệ bán tái sinh). Công nghệ này hiện nay được sử dụng phổ 
biến hơn cả (chiếm 70% thị phần công nghệ  CCR trên thế giới). Tuy nhiên cũng 
có nhược điểm là vận hành khó khăn do chiều cao hệ thống thiết bị phản ứng. 



 
b. Sơ đồ công nghệ OCTANIZING  của IFP (Pháp): Hệ thống thiết bị phản ứng 
được sắp xếp theo hàng ngang.Tuy khắc phục được nhược điểm về chiều cao 
nhưng lại tốn diện tích xây dựng và đường ống dẫn lớn dẫn đến tăng giá thành xây 
dựng và chi phí vận hành cao. 
Ngoài ra có thể kể đến  công nghệ tái sinh liên tục POWERFORMING (Anh) và 
công nghệ hỗn hợp DUALFORMING (Pháp), trong đó kết hợp 2 hệ thống bán tái 
sinh và tái sinh liên tục với 2 loại xúc tác khác nhau. 
Phân xưởng reforming xúc tác của nhà máy lọc dầu số 1 Dung quất Việt nam được 
lắp đặt theo công nghệ Platforming của UOP (Mỹ). Phân xưởng này có nhiệm vụ 
cung cấp hợp phần pha xăng (reformat) chất lượng cao và đáp ứng một phần 
nguyên liệu (BTX) cho hóa dầu. 
 
Công nghệ tái sinh bán liên tục: 
 
Công nghệ bán tái sinh 
Một số đặc điểm cơ bản là: 

−   Xúc tác cố định. 

−   Hệ thống dòng nguyên liệu được chuyển động từ thiết bị phản ứng này sang 
thiết bị phản ứng khác. 



−   Ngưng hoạt động toàn bộ hệ thống để tái sinh chất xúc tác tại chỗ, ngay trong 
thiết bị phản ứng, khi lượng cốc trên lớp xúc tác chiếm 15-20% trọng lượng. 

Thường thì chu kỳ làm việc của xúc tác trong khoảng 6 tháng đến 1 năm. Thời 
gian tái sinh xúc tác mất khoảng 2 tuần lễ. Trong một số công nghệ bán tái sinh 
người ta sử dụng các thiết bị phản ứng (reactor) có các van đóng mở độc lập, hoặc 
lắp thêm một thiết bị phản ứng dự trữ, cho phép tái sinh xúc tác ở từng thiết bị 
riêng biệt mà không cần dừng toàn bộ hệ thống. Tuy nhiên vận hành công nghệ 
cũng trở nên phức tạp hơn. 

Công nghệ bán tái sinh  tương đối lâu đời (công nghệ truyền thống), các cải 
tiến chủ yếu chỉ tập trung vào xúc tác. Từ những năm 1949-1950 chất xúc tác trên 
cơ sở Pt (xúc tác đơn  kim loại) đã được đưa vào sử dụng cho xúc tác tầng cố định. 
Loại xúc tác này tuy cho hoạt tính xúc tác cao, nhưng có nhược điểm là rất dễ bị 
cốc hóa nên phải vận hành trong điều kiện áp suất hidro khá cao (xấp xỉ 40 atm). 
Khoảng những năm 60,  một số kim loại phụ gia được đưa thêm vào hệ xúc tác Pt 
(xúc tác lưỡng kim), khắc phục tình trạng giảm nhanh hoạt tình xúc tác. Chất xúc 
tác trở nên bền hơn với quá trình cốc hóa, giúp quá trình công nghệ được vận hành 
ở áp suất thấp hơn (khoảng từ 15 đến 30 atm). 

Sơ đồ đơn giản của công nghệ bán tái sinh được trình bày trên hình 19. Mô 
tả hoạt động của sơ đồ: 

Nguyên liệu (phân đoạn naphta nặng ) đã được làm sạch từ quá trình hydro 
hóa, được trộn với khí hydro từ máy nén, sau khi qua các thiết bị trao đổi nhiệt 
được dẫn lần lượt vào các lò phản ứng (có thể từ 3-4  lò) có chứa lớp  xúc tác cố 
định . Các sản phẩm được tạo thành sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng , qua thiết 
bị trao đổi nhiệt, thiết bị đốt nóng và thiết bị làm lạnh. Qua thiết bị ngưng tụ, sản 
phẩm lỏng giữ lại, khí không ngưng được sẽ đưa vào thiết bị tách khí . Phần lớn 
khí được nén lại nhờ máy nén khí và tuần hoàn  trở lại lò phản ứng. Phần khí còn 
lại được dẫn sang bộ phận tách khí. Hydro được tách ra từ đây có thể được sử 
dụng cho các quá trình làm sạch dùng hydro. Phần lỏng tách ra được đưa vào tháp 
ổn định, thực chất là một tháp chưng cất với mục đích tách phần nhẹ (LPG) nhằm 
tăng độ ổn định của xăng và giảm áp suất hơi bão hòa. LPG tách ra được đưa vào 
thiết bị ngưng  tụ. 



 
Xăng sản phẩm ra ở đáy tháp, một phần được đun nóng và hồi lưu trở lại tháp ổn 
định, phần lớn được làm lạnh và đưa vào bể chứa. 
 



 

Quá trình Cracking xúc tác 
 
Nguyên nhân gây đầu độc xúc tác: 

Có hai loại mô hình được thừa nhận phổ biến nhất là: 
- Mô hình suy giảm hoạt tính chất xúc tác do sự hình thành cốc. 

- Mô hình suy giảm hoạt tính chất xúc tác theo thời gian phản ứng trong 

dòng. 

Nguyên nhân suy giảm hoạt tính xúc tác 
Sự suy giảm hoạt tính xúc tác có thể chia thành hai loại: nguyên nhân hóa 
học và nguyên nhân vật lý. 
Nguyên nhân vật lý: do sự tụ hợp các tâm axit xúc tác, sự bịt tắc các mao 
quản, tổn thất bề mặt riêng… 
Nguyên nhân hóa học: 

 Ngộ độc thuận nghịch: do sự hấp phụ cạnh tranh của các tạp chất trong 

nguyên liệu. Vì sự hấp phụ có tính chất thuận nghịch nên sự suy giảm hoạt 

tính do nguyên nhân nay cũng có tính thuận nghịch. Nghĩa là có thể khôi 

phục tính chất xúc tác bằng cách khử hấp phụ chất ngộ độc như thổi khí 

nito, xử lý nhiệt… 

 Ngộ độc không thuận nghịch: bởi các tạp chất trong nguyên liệu. Ngộ độc 

bới các kim loại trong cracking xúc tác là một ví dụ điển hình vè ngộ độc 

không thuận nghịch. Sự suy giảm hoạt tính của chất xúc tác do ngộ độc bất 

thuận nghịch không thể phục hồi bằng xử lý vật lý hoặc hóa học. 

 Tự ngộ độc: là sự suy giảm hoạt tính xúc tác do các phản ứng mong muốn 

xảy ra. Đây là nguyên nhân chính của sự suy giảm hoạt tính của chất xúc 

tác cracking và do đó cũng là lý do phát triển các dạng thiết kế khác nhau 

về reacto và thiết bị hoàn nguyên chất xúc tác cracking. 

 



Hiện tượng ngộ độc chất xúc tác cracking xảy ra do sự che phủ một lớp vật 
liệu cacbon hóa trên bề mặt và bên trong các mao quản chất xúc tác. Người 
ta phân biệt sự tạo thành cốc theo các cơ chế khác nhau: 

1. Cốc do cặn: được tạo ra do dehydro hóa các phần cặn không bay hơi 

của nguyên liệu. 

2. Cốc do tạp chất kim loại: loại này được tạo ra do các tạp chất kim 

loại trong nguyên liệu bám vào bề mặt chất xúc tác, rồi trở thành các 

tâm tạo cốc. 

3. Cốc xúc tác: được hình thành do các quá trình xúc tác tạo ra một số 

sản phẩm vì một lý do nào đó( kích thước hình học, khả năng 

khuếch tán…) phải nằm lại trên bề mặt xúc tác. 

4. Cốc do nguyên liệu: một số nguyên liệu không kịp cracking đọng lại 

trong các mao quản chất xúc tác. 

 

Nguyên tắc – quy trình tái sinh xúc tác: 
Sau khi đi ra khỏi thiết bị, chất xúc tác bị stripping bởi hơi nước được phun 

vào ở phần dưới lò phản ứng chất xúc tác tự chuyển dần theo đường ống vào lò tái 
sinh thứ nhất, vì sau khi tham gia phản ứng trong ống nâng Riser nó đã bị ngộ độc, 
từ màu trắng đục đã trở thành màu đen. Hơi nước có tác dụng loại hydrocacbon 
còn lẫn trong lớp bột xúc tác. Vì lý do đó vùng chất xúc tác ở phần dưới lò phản 
ứng có tên là vùng stripping. Sự di chuyển của chất xúc tác trong những đường 
ống nối đáy lò phản ứng với đáy lò tái sinh xảy ra được nhờ ba tác động: ống nối 
nằm nghiêng khá dốc, bột chất xúc tác rất mịn và dòng hơi nước được phun vào 
liên tục tại những vị trí cần thiết của đường ống. Kết quả là dòng bột chất xúc tác 
bay trong đường ống. Tốc độ di chuyển của chất xúc tác được điều chỉnh nhờ van 
đặt trên đường ống sao cho lớp chất xúc tác trong vùng stripping có độ dày ổn 
định. 

Máy nén thổi dòng không khí nóng vào khoảng 220 oC vào hai lò tái sinh 
xúc tác thông qua thiết bị phân phối khí ở phần dưới lò tái sinh. Trước hết chất xúc 
tác mang nhiều cốc được đốt ở lò tái sinh thứ nhất trong chế độ thiếu không khí, 
cốc cháy chưa hết nhưng hydrocacbon kéo theo đã cháy hết, nước tạo thành và 
nước stripping không tàn phá quá mạnh chất xúc tác vì nhiệt độ ở đó chỉ lên đến 
khoảng 600 ÷ 700 oC. Sau đó chất xúc tác sẽ được không khí nóng thổi lên lò tái 
sinh thứ hai. Ở đây tất cả cốc còn lại cháy hết trong dòng không khí dư ở nhiệt độ 
cao hơn, khoảng 



 800 oC nhưng chất xúc tác không bị hỏng nhiều vì không còn hơi nước. Bột chất 
xúc tác cũng bay trong lò tái sinh nên cần có hệ thống cyclon trong lò để tránh 
chất xúc tác bay ra theo khí lò. Chất xúc tác đã được tái sinh lại theo đường ống 
quay về đáy ống nâng để bắt đầu lại quá trình. 
 
Một số sơ đồ công nghệ: 
 Sơ đồ tái sinh hai cấp: 

 
 
 
 
 
 



 



 



 



Công nghệ reforming và xúc tác sử 

dụng 

Hiện nay trên thế giới tồn tại 2 loại công nghệ reforming chủ yếu là công nghệ bán 

tái sinh và công nghệ tái sinh liên tục (CCR).  

1. Công nghệ bán tái sinh 

Một số đặc điểm cơ bản là: 

−   Xúc tác cố định. 

−   Hệ thống dòng nguyên liệu được chuyển động từ thiết bị phản ứng này sang 

thiết bị phản ứng khác. 

−   Ngưng hoạt động toàn bộ hệ thống để tái sinh chất xúc tác tại chỗ, ngay trong 

thiết bị phản ứng, khi lượng cốc trên lớp xúc tác chiếm 15-20% trọng lượng. 

Thường thì chu kỳ làm việc của xúc tác trong khoảng 6 tháng đến 1 năm. Thời 

gian tái sinh xúc tác mất khoảng 2 tuần lễ. Trong một số công nghệ bán tái sinh 

người ta sử dụng các thiết bị phản ứng (reactor) có các van đóng mở độc lập, hoặc 

lắp thêm một thiết bị phản ứng dự trữ, cho phép tái sinh xúc tác ở từng thiết bị 

riêng biệt mà không cần dừng toàn bộ hệ thống. Tuy nhiên vận hành công nghệ 

cũng trở nên phức tạp hơn. 

Công nghệ bán tái sinh  tương đối lâu đời (công nghệ truyền thống), các cải tiến 

chủ yếu chỉ tập trung vào xúc tác. Từ những năm 1949-1950 chất xúc tác trên cơ 

sở Pt (xúc tác đơn  kim loại) đã được đưa vào sử dụng cho xúc tác tầng cố định. 

Loại xúc tác này tuy cho hoạt tính xúc tác cao, nhưng có nhược điểm là rất dễ bị 



cốc hóa nên phải vận hành trong điều kiện áp suất hidro khá cao (xấp xỉ 40 atm). 

Khoảng những năm 60,  một số kim loại phụ gia được đưa thêm vào hệ xúc tác Pt 

(xúc tác lưỡng kim), khắc phục tình trạng giảm nhanh hoạt tình xúc tác. Chất xúc 

tác trở nên bền hơn với quá trình cốc hóa, giúp quá trình công nghệ được vận hành 

ở áp suất thấp hơn (khoảng từ 15 đến 30 atm). 

Sơ đồ đơn giản của công nghệ bán tái sinh được trình bày trên hình.  

Mô tả hoạt động của sơ đồ:  

Nguyên liệu (phân đoạn naphta nặng ) đã được làm sạch từ quá trình hydro hóa, 

được trộn với khí hydro từ máy nén, sau khi qua các thiết bị trao đổi nhiệt được 

dẫn lần lượt vào các lò phản ứng (có thể từ 3-4  lò) có chứa lớp  xúc tác cố định . 

Các sản phẩm được tạo thành sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng , qua thiết bị trao 

đổi nhiệt, thiết bị đốt nóng và thiết bị làm lạnh. Qua thiết bị ngưng tụ, sản phẩm 

lỏng giữ lại, khí không ngưng được sẽ đưa vào thiết bị tách khí . Phần lớn khí 

được nén lại nhờ máy nén khí và tuần hoàn  trở lại lò phản ứng. Phần khí còn lại 

được dẫn sang bộ phận tách khí. Hydro được tách ra từ đây có thể được sử dụng 

cho các quá trình làm sạch dùng hydro. Phần lỏng tách ra được đưa vào tháp ổn 

định, thực chất là một tháp chưng cất với mục đích tách phần nhẹ (LPG) nhằm 

tăng độ ổn định của xăng và giảm áp suất hơi bão hòa. LPG tách ra được đưa vào 

thiết bị ngưng  tụ. 

Xăng sản phẩm ra ở đáy tháp, một phần được đun nóng và hồi lưu trở lại tháp ổn 

định, phần lớn được làm lạnh và đưa vào bể chứa. 

Công nghệ bán tái sinh hiên nay vẫn còn rất thịnh hành ở Pháp và một số nước 

khác. Ví dụ, Viện dầu mỏ Pháp (IFP) đã lắp đặt được 600 phân xưởng bán tái sinh 

trên thế giới so với 120 phân xưởng CCR. 

2. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR): 



Đặc điểm : 

− Lớp xúc tác được chuyển dộng nhẹ nhàng, liên tục trong hệ thống thiết bị phản 

ứng với vận tốc vừa phải (trong khoảng 3- 10 ngày). 

− Toàn bộ hệ thống được vận hành liên tục. 

− Lớp xúc tác sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng được đưa ra ngoài để tái sinh 

trong một hệ thóng tái sinh riêng. Sau đó được quay trở lại hệ thống phản ứng. 

Cấu tạo một lò phản ứng dạng ống thẳng với lớp xúc tác chuyển động dùng trong 

công nghệ CCR được mô tả trên hình sau: 

 

Cấu tạo theo mặt cắt dọc lò phản ứng reforming xúc tác Kích thước lò phản ứng 

thay đổi trong khoảng: Đường kính 1,5 – 3,5m, Chiều cao 4 – 12m, Thể tích lớp 

xúc tác 6 – 80 m3. 



Chi tiết hơn chúng ta thấy cụm hệ thống thiết bị phản ứng bao gồm 3 - 4 lò phản 

ứng có kích thước, điều kiện vận hành, lượng xúc tác nạp vào không giống nhau, 

từ đó phân bố thành phần sản phẩm ra từ mỗi lò cũng không giống nhau. 

Hệ thống cấu tạo từ nhiều lò phản ứng   giúp cho dòng hỗn hợp nguyên liệu và khí 

giàu hidro (khí tuần hoàn) đạt được nhiệt  độ phản ứng và bù trừ nhiệt  năng từ các 

phản ứng hóa học xảy ra trong quá trình reforming. Nhiệt độ giảm nhanh trong lò 

thứ  nhất  do sự xuất hiện của các phản ứng thu nhiệt quan trọng (chủ yếu là phản 

ứng dehydro hóa naphten), lượng xúc tác tiêu thụ cho giai đoạn này chiếm 10-15% 

trọng lượng. Ở lò phản ứng thứ 2 nhiệt độ giảm ít hơn, lượng xúc tác tiêu thụ 

chiếm 20-30%. Tại lò phản ứng cuối cùng, nhiệt độ gần như ổn định do có sự bù 

trừ nhiệt giữa các phản ứng thu nhiệt nhẹ với các phản ứng tỏa nhiệt  kiểu như 

hydrocracking… 

 

a. Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP: Thiết bị phản ứng được xếp chồng 

lên nhau . Xúc tác đi từ trên xuống qua hệ thống thiết bị phản ứng, sau đó tập 

trung lại và được nâng lên thiết bị tái sinh nhờ khí nâng. Sau khi tái sinh, chất xúc 

tác được đưa trở lại thiết bị phản ứng thứ nhất. Nhờ được lấy ra từng phần và tái 

sinh liên tục mà hoạt tính xúc tác ổn định cao hơn so với trong trường hợp lớp xúc 

tác cố định (công nghệ bán tái sinh). Công nghệ này hiện nay được sử dụng phổ 

biến hơn cả (chiếm 70% thị phần công nghệ  CCR trên thế giới). Tuy nhiên cũng 

có nhược điểm là vận hành khó khăn do chiều cao hệ thống thiết bị phản ứng. 

b. Sơ đồ công nghệ OCTANIZING  của IFP (Pháp): Hệ thống thiết bị phản ứng 

được sắp xếp theo hàng ngang. Tuy khắc phục được nhược điểm về chiều cao 

nhưng lại tốn diện tích xây dựng và đường ống dẫn lớn dẫn đến tăng giá thành xây 

dựng và chi phí vận hành cao. Ngoài ra có thể kể đến  công nghệ tái sinh liên tục 



POWERFORMING (Anh) và công nghệ hỗn hợp DUALFORMING (Pháp), trong 

đó kết hợp 2 hệ thống bán tái sinh và tái sinh liên tục với 2 loại xúc tác khác nhau. 

 

Phân xưởng reforming xúc tác của nhà máy lọc dầu số 1 Dung quất Việt nam được 

lắp đặt theo công nghệ Platforming của UOP (Mỹ). Phân xưởng này có nhiệm vụ 

cung cấp hợp phần pha xăng (reformat) chất lượng cao và đáp ứng một phần 

nguyên liệu (BTX) cho hóa dầu. 

3. Xúc tác sử dụng cho quá trình Reforming 

Xúc tác reforming là xúc tác lưỡng chức năng do trong thành phần của nó chứa hai 

pha có thể thực hiện hai chức năng chính sau: 

-           Chức  năng  hydro-dehydro  hóa  được  thực  hiện  bởi  các  kim  loại  ở 

dạng phân tán. 



-           Chức năng axit nhằm sắp xếp lại các mạch cacbon (đồng phân hóa, đóng 

vòng ..) được thực hiện bởi oxyt nhôm có bề mặt riêng lớn và được  clo hóa để 

điều chỉnh lực axit thích hợp. 

Chức  năng  kim  loại  đóng  vai  trò  chính,  giúp  hình  thành  các  hợp  chất 

hydrocacbon không no và dehydro hoá các naphten. Cần thiết lập được sự cân 

bằng giữa hai chức năng để có thể có hoạt tính xúc tác cao và độ lựa chọn tốt. Nếu 

xúc tác quá axít sẽ dễ xảy ra cracking làm giảm nhanh hoạt tính xúc tác. Trong 

công nghiệp người ta luôn kiểm tra hàm lượng Cl-  đưa vào để đảm bảo cân bằng 

trên luôn ổn định. 

Sơ đồ dưới đây mô tả tổng quát các phản ứng chính xảy ra trong quá trình 

reforming với sự tham gia của hai loại tâm xúc tác: 

 

Nghiên  cứu  các  phản  ứng  dehydro  hóa  và  dehydro  đóng  vòng  hóa  các 

hydrocacbon riêng rẽ như cyclohexan, n-heptan ...  người ta thấy việc đưa các kim 

loại phụ gia như  Re, Sn, Ir, Ge (còn gọi là các chất xúc tiến) đã làm tăng tốc độ 



phản ứng dehydro hóa và dehydro vòng hóa (nhất là ở vùng áp suất thấp) của hệ 

xúc tác lưỡng kim so với xúc tác chỉ chứa Pt. 

Ở vùng áp suất thấp, các kim loại phụ  gia cũng đóng vai trò quan trọng trong việc 

giảm tốc độ cracking và hydro phân (hydrogenolysis) từ đó làm giảm khả năng tạo 

cốc và tăng hiệu suất sản phẩm chính. 

 

Ảnh huởng của kim loại thứ 2 đến quá trình dehydro hóa Cyclohexan 

Trong số các hệ xúc tác lưỡng kim, chúng ta thấy hai hệ xúc tác Pt-Sn và Pt-Re tỏ 

ra ưu việt hơn cả, chúng cho phép làm việc ở áp suất thấp (<10 atm) mà vẫn bảo 

đảm hoạt tính dehydro hóa và dehydro đóng vòng hóa cao. Riêng hệ xúc tác Pt-Sn 

hơi đặc biệt, chỉ thể hiện hoạt tính cao ở vùng áp suất thấp. Lớn hơn 5 atm, hệ xúc 

tác này không phát huy được tác dụng tích cực so với Pt và các hệ lưỡng kim khác 

trong phản ứng dehydro và dehydrovòng hóa. 

 



 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Đồ án tốt nghiệp 
 
 

Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác với 
năng suất dây chuyền  1.000.000 tấn/năm . 
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PHẦN MỞ ĐẦU  
    Đất nước ta đang bước vào giai đoạn công nghiệp hóa - hiện đại hóa. Để đạt 
được những mục tiêu mà sự nghiệp công nghiệp hóa - hiện đại hóa đã đề ra thì 
cần phải đáp ứng một nhu cầu rất lớn về nguyên liệu, nhiên liệu cho phát triển 
công nghiệp và kinh tế . 



 

 

    Để đáp ứng yêu cầu nâng cao chất lượng nguyên liệu ,người ta hoặc pha thêm 
vào xăng các phụ gia hoặc tăng cường pha trộn các hợp phần hydrocacbon làm 
tăng chỉ số octan . Hiện tại mọt phụ gia truyền thống là terta etyl chì ,tuy làm 
tăng chỉ số octan cao nhưng lại gây tác hại đối với sức khỏe con người  , đang 
được loại bỏ trong hợp phần pha xăng .Các phụ gia thay thế hữu hiệu khác như 
MTBE ,TAME ,…cũng đã có nhiều ý kiến nghi ngờ về khả năng chậm  phân 
hủy của chúng  trong môi trường .Người ta có xu hướng lựa chọn hpương án thứ 
hai ,tăng cường pha trộn với các hợp phần thu được từ các quá trình chế biến sâu 
như reforming ,cracking,đồng phân hóa …Các hợp phần này cho chỉ số octan 
cao hơn các phân đoạn xăng chưng cất trực tiếp và ít gây ô nhiễm môi trường . 

     Công nghệ reforming hiện nay và trong tương lai vẫn là một trong những 
hướng chủ yếu của ngành công nghệ lọc hóa dầu thế giới  .Sản phẩm của nó 
,ngoài xăng có chỉ số octan cao (RON > 95) (chiếm thị phần từ 30- 40% trong 
xăng thương phẩm thế giới ), còn có một lượng hydro đáng kể ,có thể xử dụng 
lại cho quá trình refocming hoặc cung cấp cho các quá trình chế biến khác 
,Refocming còn là nguồn cung cấp chủ yếu BTX-nguyên liệu quan trọng cho hóa 
dầu .các công nghệ refocming mới ,ví dụ công nghệ CCR( công nghệ tái sinh 
liên tục ) mới nhất đã làm tăng chỉ số octan lên đáng kể (có thể đạt RON>100) 
và hạ áp xuất vận hành xuống còn 3 – 3,5 atm. ở việt nam trong thời gian không 
lâu nữa nhà máy lọc dầu số một sẽ di vào hoạt  động . Một trong hai phân xưởng 
chính của nhà máy là phân xưởng refocming , với việc xử dụng nguồn nguyên 
liệu là  naphta  từ dầu thô VN. 

     Việc đi sâu nghiên cứu nguyên liệu refocming từ dầu thô việt VM, lựa chọn 
xúc tác và điều kiện công nghệ refocming thích hợp ,là những nghiên cứu mới 
mẻ và cần thiết phục vụ cho công nghiệp chế biến dầu khí còn non trẻ của Việt 
nam .  

    Dầu khí ở Việt Nam đều được khai thác từ năm 1986 (26-6-1986) tại mỏ Bạch 
Hổ và từ đó sản lượng khai thác không ngừng tăng lên. Bên cạnh đó đã phát hiện 
thêm các mỏ mới như: Rồng, Đại Hùng, Ruby…… Cho đến nay chúng ta đã 
khai thác được tổng cộng hơn 60 triệu tấn dầu thô tại mỏ Bạch Hổ và các mỏ 
khác. Nguồn dầu thô xuất khẩu đã đem lại cho đất nước ta một nguồn ngoại tệ 
khá lớn. Tuy nhiên hàng năm chúng ta cũng chi một nguồn ngoại tệ không nhỏ, 
để nhập khẩu các sản phẩm từ dầu mỏ nhằm phục vụ cho nhu cầu phát triển đất 
nước. Nguyên nhân là do chúng ta chưa có khả năng lọc hóa dầu. 
    Ngày nay phần Hydrocacbon thơm (Aromatic) thu được trên cơ sở dầu mỏ đã 
chiếm tới hơn 90%, trong đó reforming đóng một vai trò quan trọng, đó chính là 
nguồn sản xuất ra BTX với hiệu xuất khá cao. 

 



 

 

  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

PHẦN TỔNG QUAN 
 

I.MỤC ĐÍCH,VAI TRÒ CỦA REFORMING XÚC TÁC TRONGCÔNG 
NGHIỆP CHẾ BIẾN DẦU 
     Reforming xúc tác là một trong những quá trình quan trọng nhất của các nhà 
máy chế biến dầu mỏ hiện đại. Quá trình reforming xúc tác nhằm sản xuất  xăng 
có chất lượng cao, sản xuất các loại hydrocacbon thơm như benzen, toluen, 
xylen làm nguyên liệu cho công nghiệp tổng hợp hữu cơ hoá dầu. Một sản phẩm 
nữa rất quan trọng của quá trình này là khí hydro kỹ thuật, được sử dụng cho các 
mục đích làm sạch sản phẩm, xử lý hydro các phân đoạn hay sử dụng cho quá 
trình hydrocraking. Quá trình reforming được đánh giá là nguồn thu hydro dồi 
dào (hàm lượng từ 8593%) và rẻ tiền, rẻ hơn từ 10 đến 15 lần so với hydro thu 
đuợc bằng các cách điều chế khác [2,9]. 



 

 

    Reforming chiếm một vị trí ngày càng quan trọng trong các nhà máy chế biến 
dầu mỏ hiện đại. ở Tây âu hơn 50% xăng thu được là reforming (xăng thu được 
từ reforming). Mục tiêu chính của quá trình là nhằm chế biến loại xăng có trị số 
octan cao (đạt tới 98 - 100) và các loại hydrocacbon thơm (Aromatic) làm 
nguyên liệu cho công nghiệp tổng hợp hóa dầu.. Nguyên liệu của quá trình này là 
phân đoạn gasoil và năng xuất chất lượng thấp cracking, các phản ứng xảy ra 
trong quá trình là isome hóa, hydro hoá, dehydro hoá vòng cho sản phẩm chính 
là các hợp chất thơm trị số octan cao. 

II. CƠ SỞ HÓA HỌC CỦA QUÁ TRÌNH: 

    Reforming xúc tác là một quá trình chuyển hóa học phức tạp sử dụng nguyên 
liệu xăng là xăng chưng cất trực tiếp và gần đây nhờ sự phát triển của các quá 
trình làm sạch bằng hydro mà ta có thể sử dụng xăng của các quá trình lọc dầu 
khác (như xăng của quá trình cốc hóa, xăng cracking nhiệt...). Quá trình này 
được tiến hành trên xúc tác hai chức năng thường chứa platin (trong hỗn hợp với 
các kim loại quý khác và 1 halogen) được mang trên chất mang ôxit nhôm tinh 
khiết. Trong quá trình các parafin mạch thẳng và các xycloparafin dịch chuyển 
hóa thành các hợp chất thơm và các isoparafin làm tăng trị số octan của xăng.               
Mục đích của quá trình là sản xuất xăng có trị số octan cao (RON trong khoảng 
từ 95 - 102) mà không phải pha thêm chì. Đồng thời, do sản phẩm chủ yếu của 
quá trình là hydrocacbon thơm nên quá trình còn được ứng dụng để sản xuất 
BTX (khi nguyên liệu và phân đoạn naphta nhẹ có nhiệt độ sôi từ 310 - 340oF) là 
những nguyên liệu quý cho tổng hợp hóa dầu. Ngoài ra, quá trình còn là nguồn 
thu hydro nhiều nhất và rẻ nhất. 
1. Các phản ứng xảy ra trong quá trình reforming xúc tác : bao gồm các 
phản ứng dehydrohóa, dehydrohóa đóng vòng, hydrohoa, isomehóa và các phản 
xứng phụ khác. 
   1.1. Phản ứng dehydrohóa: Phản ứng dehydrohóa là loại phản ứng chính để 
tạo ra hydrocacbon thơm. Phản ứng này xảy ra đối với naphten thường là 
xyclopentan và xyclohexan (xyclopentan thường nhiều hơn xyclohexan), 
xyclohexan bị dehydro hóa trực tiếp tạo ra hợp chất thơm. 

             CH3                      CH3 

  

    Đây là phản ứng thu nhiệt mạnh. Khi càng tăng nhiệt độ và giảm áp xuất thì 
hiệu suất hydrocacbon thơm sẽ tăng lên. Theo nghiên cứu cho thấy, việc tăng tỷ 
số H2/RH nguyên liệu có ảnh hưởng không nhiều đến cân bằng của phản ứng 
dehydro hóa naphten và sự ảnh hưởng này có thể bù lại bằng việc tăng nhiệt độ 
của quá trình. Khi hàm lượng hydrocacbon naphten trong nguyên liệu cao, quá 

  + 3H2  (+50 KCal/mol)  
 



 

 

trình reforming sẽ làm tăng rõ ràng hàm lượng của hydrocacbon. Do đó cho phép 
ta lựa chọn và xử lý nguyên liệu để có thể đạt mục đích mong muốn: hoặc tăng 
hydrocacbon thơm có trị số octan cao cho xăng, hoặc để nhận hydrocacbon thơm 
riêng biệt (B, T, X). Sự tăng trị số octan của xăng cũng còn phụ thuộc vào hàm 
lượng n-parafin chưa bị biến đổi chứa trong sản phẩm vì chúng có trị số octan 
khá thấp. Vì vậy, ngoài phản ứng dehydrohoá naphten, cũng cần phải tiến hành 
các phản ứng khác sao cho đảm bảo được hiệu quả của quá trình reforming. Sau 
phản ứng RON tăng trị số octan của xyclohexan là 75 còn trị số octan của 
hydrocabon thơm >100. 

    Phản ứng dehydro hóa naphten, trong đó đặc trưng nhất là phản ứng dehydro 
hóa xyclohexan và dẫn xuất của nó, có tốc độ khá lớn khi ta dùng xúc tác có 
chứa pt. Năng lượng hoạt hóa nhỏ khoảng 20 Kcol/mol. 

    Phản ứng đồng phân hóa naphten vòng 5 cạnh thành vòng 6 cạnh lại là phản 
ứng có hiệu sứng nhiệt thấp (5Kcal/mol), nên khi tăng nhiệt độ thì cân bằng 
chuyển dịch về phía tạo vong naphten 5 cạnh. 

Ví dụ: 

                                                                    +  3H2  (2)  

    Ở đây phản ứng chính của reforming ở 500oC, nồng độ cân bằng của metyl 
xyclopertan là 95%, còn của xyclohexan chỉ là 5%. Nhưng tốc độ phản ứng 
dehydro hóa xảy ra nhanh mà cân bằng của phản ứng đồng phân hóa có điều 
kiện chuyển hóa thành xyclohexan và trong phản ứng, nồng độ của naphten chưa 
bị chuyển hóa chỉ còn 5%. Như vậy, nhờ phản ứng dehydro hóa naphten có tốc 
độ cao mà trong quá trình reforming ta sẽ nhận được nhiều hydrocacbon thơm và 
hydro. 

Phản ứng dehydro hóa parafin tạo olefin 

CnH2n +2                    CnH2n   + H2    (3) 

Phản ứng dehydro hóa n parafin và n - olefin thành vòng thơm 

      CH3 

n - C8H18                           +  4H2   (Q  = 60 Kcal/mol)  (4) 
      CH3  
  
        CH5 
n - C7H14                            +  3H2         (5) 

  

 

 

 
CH3 



 

 

    Phản ứng xảy ra với các parafin để tạo thành xycloparafin và olefin tạo thành 
vòng naphten sau khi bị vòng hóa các naphten, olefin sản phẩm tiếp tục tham gia 
phản ứng dehydrovòng no parafin , olefin để tạo hydrohóa thơm, đây là một 
trong những phản ứng quan trọng nhất của reforming xúc tác, những phương 
trình này cho phép biến đổi một lượng lớn các hợp chất có trị số octan thấp của 
nguyên liệu thành các hydrocacbon thơm là các cấu tử có trị số octan cao. Như 
RON của n - C7  = O sau phản ứng RON của toluen  120. 

    Phản ứng tạo vòng 5 cạnh cũng xảy ra nhưng sau đó sản phẩm tiếp tục biến 
đổi thành vòng thơm 

                                   CH2CH3    
                   +  H2      (6) 
 

    Nhưng phản ứng này xảy ra chậm, được xúc tác bởi các thành phần kim loại 
và thành phần có tính axit xúc tác, phản ứng thu nhiệt này thường xảy ra từ thiết 
bị giữa cho đến thiết bị cuối cùng của hệ thống reforming xúc tác. 
1.2. Phản ứng isomehoá: 
     Phản ứng isomehoá n - parafin  iso - parafin ở đây là phản ứng chính của 
parafin trong đó có từ 15  75% parafin mạch thẳng có trị số octan nguyên cứu > 
50- parafin mạch thẳng có thể bị isomehoá tạo thành mạch nhánh. 

n - parafin            iso - parafin + Q  =  2 Kcal/mol 

    Phản ứng đạt cân bằng trong vùng làm việc của reacto ở điều kiện 500oC với 
xúc tác pt/Al2O3. 

Với n - C6   là 30%;  n - C5 là 40%;  n - C4  là 60% 

    Các phản ứng này có vai trò quan trọng trong qúa trình reforming xúc tác. 

    Với các N - parafin nhẹ, sự isomehóa làm cải thiện trị số octan. 

VD: NO của n - C5  là 62, trong khi đó NO của iso - c5  là 
trên 80. 

    Với các N - parafin cao hơn C5, phản ứng isomehóa dễ xảy ra, nhưng nó chỉ 
làm tăng không nhiều NO vì còn có mặt các n - parafin chưa biến đổi trong sản 
phẩm phản ứng. 

VD: n - C7   có NO = 0;  còn trimetylbutan có NO = 110 và 
hỗn hợp c7 ở điều kiện cân bằng của phản ứng isomehoá chỉ có NO = 55. Do đó 
mà phản ứng isome hóa tốt nhất nên tiến hành với n - parafin nhẹ C5 hoặc C6). 

n - C7H16 



 

 

          VD: n - C7H16    2 metylhexan. 

    Olefin cũng có thể bị isomehóa nhưng thường là hydro isomehóa do sự có mặt 
của hydro trong môi trường phản ứng. 

1.3. Phản ứng hydro hóa:  
    Phản ứng này xảy ra với olefin trong nguyên liệu để tạo thành parafin. Phản 
ứng thực hiện dễ dàng trong điều kiện của quá trình reforming. Thành phần 
olefin cũng có thể chuyển hóa trực tiếp thành aromatic, nhưng không đáng kể. 
     Đây cũng là một phản ứng quan trọng vì nó chuyển hóa các hydrocacbon 
chưa no thành hydrocacbon no làm giảm sự tạo cốc gây nên sự khử hoặc hoạt 
tính các xúc tác. 
1.4. Phản ứng hydrocracking và naphten: 

    Phản ứng hydrocracking: Đây là phản ứng cracking với sự có mặt của hydro 
phản ứng dễ gây mạnh tạo thành một parafin khác và 1- olefin. 

n - C9H20 + H2    n - C5H12  + C4H10  

n - C9H20 + H2    n - CH4  + n - C8H18   

 CnH2n+2   + H2     CmH2m +2   + CpH2p+2 

   Đối với parafin, thường xảy ra các phản ứng hydrocracking và hydrogenolyse. 

R - C - C - R1  + H2    R - CH3 (iso) + R1  - CH3 (iso) + Q = 11 
Kcal/mol . 

R - C - C - R1  + H2    R2 - CH3 + CH4 (phản ứng hydro genolyse) .  

    Như vậy trong quá trình nhiệt độ tăng cao thì có thể xảy ra cracking sâu tạo 
khí và sản phẩm nhẹ không mong muốn và giảm thể tích sản phẩm lỏng và đồng 
thời cũng làm giảm hiệu xuất hydro (vì tiêu tốn trong phản ứng). Do vậy hiệu 
xuất sẽ giảm, phản ứng này xảy ra khá chậm và chủ yếu được xúc tác bởi chức 
năng axit của xúc tác. 

     Naphten cũng có khả năng tham gia phản ứng hydrocracking. Giai đoạn đầu 
tiên của phản ứng này là đứt vòng với sự có mặt của hydro, tạo thành parafin 

                        C2H5 

     + H2       CH3 (CH2)5 CH3 
    Ngoài những phản ứng chính trên còn những phản ứng phụ như các phản ứng 
của hydrocacbon vòng chưa no, các hợp chất dị vòng 

R1 



 

 

 + 

       + H2   R3H         R4H  +  R3H  + Q  =  20 KCal/mol 
 
   

   
    Phản ứng của hydrocacbon thơm được thay thế có thể xảy ra như sau: 

                CH3                                         CH3 

                             +                 2 
                CH3 

   Hydrocacbon thơm cũng có thể bị hydrodealkyl hóa 
    
            +  H2                        + C2H6  
       
                  + H2       C6H6  + RH + Q  = 12  13 Kcal/mol 
 
 

   Sản phẩm của quá trình là các hợp chất iso parafin chiếm phần chủ yếu và vì 
phản ứng cũng xảy ra theo cơ chế ioncacboni nên sản phẩm khí thường chứa 
nhiều C3, C4 và C5, rất ít C1 và C2. Nhưng nếu tăng nhiệt độ cao hơn nữa thì sẽ 
tăng hàm lượng C1  và C2, vì lúc này tốc độ phản ứng hydrogenolyse sẽ cạnh 
tranh với tốc độ phản ứng cracking xúc tác. Khi đó metan sẽ được tạo ra với số 
lượng đáng kể. Tác dụng của phản ứng này trong quá trình reforming là đã góp 
phần làm tăng NO cho sản phẩm vì đã tạo ra nhiều iso parafin, làm giảm thể tích 
sản phẩm lỏng và giảm hiệu xuất hydro. 
1.5. Nhóm các phản ứng tách các nguyên tố dị thể: 

Tách nitơ (Hydrodenitơ): 
   
      + 5H2      C5H12  + NH3 
 
 
 
Tách lưu huỳnh (Hydrodesunfua): 
          
                             + 4H2      C5H12   + H2S 
           CH3  
 

   Đây là những phản ứng làm giảm hàm lượng lưu huỳnh, nitơ trong xăng, do đó 
nó là phản ứng phụ có lợi. 
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1.6. Phản ứng tạo cốc:  

Sự tạo cốc trong quá trình reforming là không mong muốn nhưng do sự tương 
tác của olefin, diolefin và các hợp chất thơm đa vòng ngưng tụ trên tâm hoạt tính 
xúc tác . 

 
    
                                        
                                     
      H2    

    Cốc sẽ khó tạo ra nếu ta tháo thác ở điều kiện nhiệt độ thấp và áp xuất cao và 
tỷ lệ H2/RH cao, sự tạo cốc phụ thuộc vào nhiều yếu tố. 

    Để hạn chế sự tạo cốc thì các nhà sản xuất xúc tác phải chú ý điều khiển các 
chức hoạt tính của xúc tác để góp phần điều khiển được quá trình tạo cốc của 
quá trình reforming.Thường chọn áp xuất hydro vừa đủ sao cho cốc chỉ tạo ra 
khoảng 3  4% so với trọng lượng xúc tác trong khoảng thời gian 6 tháng đến 1 
năm. Nhưng nếu tăng áp xuất hydro sẽ làm cản trở quá trình tạo thành 
hydrocacbon thơm do cản trở phản ứng dehydro hóa. 

2. Cơ chế phản ứng reforming xúc tác 

 2.1. Cơ chế phản ứng reforming hydrocacbon parafin: 

   Nhiều nhà nghiên cứu cho rằng phản ứng reforming hydrocacbon parafin xảy 
ra theo 3 giai đoạn: 

 Loại hydro 

 Đóng vòng 

 Loại hydro từ hydrocacbon vòng thành hydrocacbon thơm. 

   Giai đoạn đầu và giai đoạn cuối xảy ra trên tâm xúc tác kim loại còn giai đoạn 
giữa xảy ra trên tâm xúc tác axít. Các giai đoạn đó có thể xảy ra xen kẽ nhau có 
nghĩa là trong khi giai đoạn này chưa kết thúc thì giai đoạn khác đã bắt đầu. Nhờ 
có sự tồn tại của những tâm xúc tác mất ở bên cạnh nhưng tâm xúc tác kim loại 
mà các giai đoạn đó có thể xảy ra nối tiếp, trực tiếp hoặc gần như đồng thời xảy 
ra. Hay nói một cách khác là các giai đoạn đó xảy ra ngay khi sản phẩm của giai 
đoạn trước chưa kịp có cấu trúc hoàn chỉnh đang ở trạng thái định hình có khả 
năng phản ứng cao. 

   Một phần tử n - hepten (n - C7H16) chuyển hóa thành toluen theo những cách 
sau: 

      

      

      
      

      
    

-H2 -H2 -H2 -H2 



 

 

 

 

 
 
 

 

                             Hình  (1.1) Sơ đồ tổng quát reforming  n-C7H16 

   Cơ chế đóng vòng của cacboncation 3 cho thấy khi reforming n - C6 thì không 
phải vòng 6 được tạo ra đầu tiên mà chính là các hợp chất vòng 5 đã sinh ra 
metylcyclopentan, metylcyclopenten.  

   Cuối cùng chính metylcyclopentadien đã mất hydro và đồng phân hóa thành 
benzen. Có thể minh họa rõ hơn với quá trình chuyển hóa n - hexan  thành 
benzen. 

 

 
 
 
 
 
 
 
 

Hình (1.2) sơ đồ quá trình chuyển hóa n-hexan thành benzen 

Trong đó: M: là tâm kim loại 
                 A: là tâm axit 

   Tốc độ giai đoạn đóng vòng nhỏ hơn nhiều so với tốc độ giai đoạn hydro. Bởi 
vậy khi reforming naphten dễ hơn nhiều so với parafin. Người ta tính được rằng 
hằng số tốc độ phản ứng khi reforming các naphten thì lớn hơn cả trăm triệu lần 
so với ở các parafin rất nhiều là quan hệ đó biến đổi phụ thuộc vào chất xúc tác. 

2.2 Cơ chế reforming hydrocacbon naphten: 

   Xét quá trình chuyển hóa cyclohexan thành benzen: 
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Trong đó: + Chiều thẳng đứng: phản ứng trên tâm kim loại 

                 + Chiều nằm ngang: phản ứng trên tâm axit. 

* Phản ứng trên tâm axit: 

    Trong các điều kiện reforming thì trên chất mang có thể xảy ra các phản ứng 
đồng phân hóa, phá vỡ hoặc đóng vòng, mở vòng hoặc thu nhỏ vòng 
hydrocacbon (Hình 1.3). Tất cả các phản ứng trên đều xảy ra theo cơ chế 
ioncacboni. Giai đoạn quan trọng nhất là giai đoạn tạo ioncácboni trên tâm axit. 
Tốc độ tạo thành ioncacboni và sự chuyển hóa tiếp theo của nó theo những 
hướng khác nhau được quyết định trước hết bởi cấu trúc hydrocacbon tham gia 
phản ứng và bản chất tâm axit trên bề mặt chất mang. 

+ Các phản ứng trên tâm kim loại: 

    Theo thuyết đa vị Baladin thì hai phản ứng dehydro hóa cyclohexan và dehydro hoá 
benzen đều xảy ra theo cơ chế hấp thụ liên tục  trên bề mặt một số kim loại như: 
Pt, Ni, Co, Pd, Rh... Phân tử cyclohexan bị hấp phụ tại tâm hoạt động gồm có 6 
điểm. Phản ứng dehydro hóa sẽ xảy ra khi cả 6 nguyên tử hydro bị tách loại khỏi 
nguyên tử cyclohexan một cách đồng thời.Sau này cùng với sự phát triển của lý 
thuyết phức  và những phương pháp nghiên cứu hiện đại đồng thời cũng phổ 
biến một quan niệm khác về cơ chế dehydrohoá cyclohexan. Theo cơ chế này 
phân tử cyclohexan lần lượt bị tách loại 6 nguyên tử hydro và liên tiếp tạo phức 
 trung gian. 

3. Nhiệt động học của phản ứng và điều kiện phản ứng: 

    Xét thông số nhiệt động học của một số phản ứng quan trọng trong qúa trình 
reforming xúc tác qua các phản ứng của hydrocacbon C6. 

 

 

 

Hình (1.3) Sơ đồ biểu diễn sự 
chuyển hóa cyclohexan thành benzen 
 



 

 

Bảng 1 : các thông số nhiệt động học các phản ứng hydrocacbon C6 
Phản ứng Kp 500oC H Kcal/mol 

Cyclohexan  C6H6 + 3H2  

Metyl cyclo pentan  Cyclohexan 

n - hexan  C6H6  + 4H2 

n - hexan  Hexen - 1 + H2 

n - hexan  2 - metyl pentan  

6.105 

0,086 

0,78.105 

1,1 

0,037 

52,8 

- 3,8 

63,8 

- 1,4 

31,0 

    (Hằng số cân bằng K được xác định theo áp xuất riêng phần atm của tác nhân 
phản ứng và sản phẩm sau phản ứng). 

     Các số liệu nhiệt động học cho thấy tại cân bằng cyclo hexan chuyển hóa 
thành aromatic ở áp xuất của hydro và chỉ một lượng nhỏ olefin tồn tại với 
parafin. 

    Những phản ứng chính của reforming là thu nhiệt (phản ứng 1 và 4). Phản ứng 
isomehoá là trung hòa nhiệt trong khi phản ứng hydro cracking toả nhiệt 6,8 
các số liệu cũng cho thấy hiệu ứng nhiệt của phản ứng phụ thuộc chính vào nồng 
độ xyclonapatran trong nguyên liệu vì nó hấp thụ nhiệt mạnh nhất vì nhiệt của 
phản ứng được lấy từ hỗn hợp nguyên liệu và khi nén nhiệt độ của hỗn hợp này 
giảm. Tức là phải cấp nhiệt độ hỗn hợp phản ứng 1. 

    Phản ứng dehydro tạo vòng của parafin và phản ứng dehydro hóa của naphtan 
là những phản ứng chính làm tăng trị số octan. Cân bằng nhiệt động của những 
phản ứng này dịch chuyển về phía sản phẩm phản ứng khi áp xuất riêng phần 
của hydro thấp và nhiệt độ phản ứng cao (500oC). 

    Tuy nhiên điều kiện này thích hợp để tạo thành cốc và sự tạo cốc chỉ có thể 
ngăn chặn bằng cách phản ứng trong môi trường hydro: áp xuất hydro càng cao, 
sự lắng đọng cốc trên bề mặt xúc tác càng ít. Việc tăng áp xuất hydro cũng 
không làm chậm phản ứng hydro hóa tạo ra aromatic. 

     Do vậy, quá trình reforming xúc tác được thực hiện dưới áp xuất cao và hydro 
sản phẩm được hoàn lại vùng phản ứng. Người ta đã nghiên cứu ảnh hưởng của 
áp xuất, nhiệt độ, lượng hydro tuần hoàn đến cân bằng. Kết quả cho thấy khi áp 
xuất và lượng hydro tuần hoàn tăng, cân bằng càng không ổn định, do vậy hiệu 
xuất riêng phần của xăng lại một trị số octan cho trước. 

     Phản ứng hydrocracking thích hợp ở nhiệt độ và áp xuất riêng phần của hydro 
cao phản ứng này thường không mong muốn trong quá trình reforming vì chúng 



 

 

tiêu thụ hydro và tạo ra hydrocacbon khí, làm giảm hiệu xuất pha lỏng. (Hình 2) 
minh họa sự phụ thuộc của hiệu xuất phản ứng vào áp xuất phản ứng tại những 
trị số octan khác nhau. 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 1: Hiệu xuất phản ứng và áp xuất tại những trị số octan khác nhau. 

    Tại áp suất cao cho trước, trị số octan có thể được tăng khi tăng nhiệt độ mặc 
dù điều này gây ra sự mất mát hiệu xuất do phản ứng hydrocracking tăng lên. 
Như vậy quá trình thường được thực hiện ở áp xuất thấp để đạt được hiệu xuất 
pha lỏng tăng lên. Tuy nhiên, áp xuất riêng phần của hydro phải đủ cao để tránh 
sự tạo thành những hợp chất không no có khả năng bị polime hóa tạo thành cốc. 

    Trong thực tế, quá trình có thể được tiến hành trong khoảng nhiệt độ 455  
510oC và áp xuất 6,5  50 atm. Điều kiện chỉ chuyển hóa một phần aromatic còn 
nếu thực hiện ở nhiệt độ cao hơn và áp xuất khoảng 10 atm thì có thể chuyển hóa 
gần như hoàn toàn naphten thành aromatic tại cân bằng với những quá trình làm 
việc ở áp xuất cao từ 34  50 atm thì vận tốc phản ứng hydrocracking cao, mức 
độ chuyển hóa thành hợp chất thơm giảm (bảng 2), vận tốc phản ứng khử hoạt 
tính xúc tác và hiệu xuất hydro thấp. Ngược lại, ở áp xuất thấp (8,5  20,5 atm) 
độ chuyển hoá các hợp chất thơm cao, hiệu xuất hydro cao, phản ứng 
hydrocracking giảm, nhưng lại nhanh chóng khử hoạt tính xúc tác do sự tạo 
thành cốc. 

    Bảng 2: Đặc trưng vận tốc và hiệu ứng nhiệt của những phản ứng 
reforming quan trọng: 
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Dehydro hóa 
tạo vòng Thấp 

Không ảnh hưởng tới 
sự giảm nhỏ trong vận 
tốc 

Thu nhiệt 

isome hóa của 
paraffin Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

isome hóa 
naphten  Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

Dehydro hóa 
paraffin Khá nhanh Giảm độ chuyển hóa Thu nhiệt  

Dehydro hóa 
naphten Rất nhanh Giảm độ chuyển hóa Rất thu nhiệt 

 
    Nhiệt độ phản ứng được chọn để làm cân bằng giữa sự tăng hoạt tính xúc tác 
và sự tăng vận tốc phản ứng khử hoạt tính khi nhiệt độ tăng. 

    Khoảng nhiệt độ từ 460  525oC và thường là giữa 482 và 500oC. Nhưng quá 
trình hoạt động ở áp xuất thấp và nhiệt độ khá cao tạo ra sản phẩm có trị số octan 
cao nhất. Khi xúc tác bị mất hoạt tính trong quá trình hoạt động nhiệt độ thường 
được giảm từ từ để duy trì trị số octan không đổi. 

    Khoảng vận thể tích là từ 0,9 đến 5 phần thể tích nguyên liệu lỏng trên thể tích 
xúc tác trong một giờ, thường dùng nhất là từ 1  2 . Nên lựa chọn vận tốc sao 
cho những phản ứng hydro cracking xảy ra trong giới hạn cho phép và những 
phản ứng dehydro hóa tạo vòng xảy ra đạt yêu cầu mong muốn. Phản ứng thơm 
hóa và isomehoá không bị ảnh hưởng bởi vận tốc không gian nên những phản 
ứng này đạt cân bằng ngay cả khi vận tốc không gian cao. 

    Tỷ lệ mol giữa hydro và hydrocacbon nguyên liệu thay đổi từ 3 đến 10, nhưng 
phổ biến nhất là từ 5 đến 8. Tỷ lệ này thì ảnh hưởng bất lợi đến phản ứng thơm 
hóa, tăng phản ứng hydro cracking và làm  giảm vận tlốc phản ứng như hoạt tính 
xúc tác. Giá trị lựa chọn thường ở giới hạn thấp để phản ứng hydro cracking xảy 
ra đạt yêu cầu và sự khử hoạt tính xúc tác là thấp. Tỷ lệ yêu cầu lượng hydro 
tuần hoàn màu, tương ứng chi phí hoạt động cao. Những naphtan có nhánh 
thường là thành phần chính của nguyên liệu. Nguyên liệu có hàm lượng 
hydrocacbon không no cao phải được hydro hóa trước khi phản ứng để giảm tiêu 
thụ hydro trong phản ứng và sự khử hoạt tính xúc tác. Nồng độ của tạp chất 
trong nguyên liệu đóng vai trò chất ngộ độc xúc tác phải được điều khiển nghiêm 
ngặt. Sunfua làm ngộ độc chức năng kim loại của xúc tác nên phải duy trì nồng 
độ nhỏ hơn 1 ppm đối với nguyên liệu cho xúc tác mới. Nguyên liệu có hàm 
lượng sunfua cao phải được hydro sunfua hóa trước phản ứng. Các hợp chất nitơ 
hữu cơ bị chuyển thành amoniac làm ngộ độc chức năng axit của xúc tác. Nồng 
độ của nó phải nhỏ hơn 2 ppm. Nitơ thường được loại ra khỏi nguyên liệu xử lý 



 

 

hydro xúc tác, đồng thời với hydro desunfua hóa. Nước và các hợp chất chứa Clo 
cũng là thành phần không mong muốn trong nguyên liệu vì nó thay đổi độ axit 
của chất mang và làm đảo lộn cân bằng của những phản ứng đang xảy ra vì 
những hợp chất này để loại bỏ, hàm lượng của chúng cần phải điều khiển cẩn 
thận để duy trì độ axit của xúc tác. Những kim loại như ASipb, Cu phải giữ nồng 
độ rất thấp vì chúng tạo hợp kim với chì làm khử hoạt tính của xúc tác. Hàm 
lượng asen trong nguyên liệu phải thấp hơn 30 phần tử. 

III. XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC 

    Để có phản ứng reforming    

           

C - C - C - C - C - C - C     + 4H2 - Q 

(parafin  C6  ... C10)      (Aromatic  C6 ... C10) 

 

                                        C                             C 
                                                                                   
 
 
(Naphten C6 ... C10)            (Aromatic  C6 ... C10) 

     Người ta phải thực hiện phản ứng loại hydro của naphten, phản ứng loại 
hydro đóng vòng của parafin. Như vậy chất xúc tác phải có hai chức năng để 
thực hiện phản ứng loại hydro và đóng vòng cacbon. Đó là chất xúc tác lưỡng 
chức. 

+ Chức năng hydro - dehydro hóa được thực hiện trên các tâm kim loại. 
+ Chức năng axit thúc đẩy phản ứng isome vòng hóa được thực hiện trên 

các tâm axit. 
1. Vai trò và yêu cầu của xúc tác đa chức năng 

    Để thực hiện các phản ứng cần thiết cho quá trình reforming thì xúc tác cần 
phải có những yêu cầu sau:   

- Xúc tác cần có hoạt tính cao đối với phản ứng tạo hydrocacbon thơm, 
có đủ hoạt tính đối với các loại phản ứng đồng phân hoá parafin và có hoạt tính 
thấp đối bới các loại phản ứng đồng phân hoá paafin và có hoạt tính thấp đối với 
các phản ứng hydrocracking. 

- Xúc tác phải có độ chọn lọc cao.  

  
C 

C , + 3H2 - Q 

 

C 



 

 

- Xúc tác phải có độ bền nhiệt và khả năng tái sinh tốt. 
- Xúc tác phải bền với các chất gây ngộ độc như các hợp chất của lưa 

huỳnh, nitơ, nước muối của các kim loại nặng và và các tạp chất khác. 
- Xúc tác phải có độ ổn định cao (khả năng bảo toàn hoạt tính ban đầu 

trong thời gian làm việc. 
- Xúc tác phải có giá thành rẻ. 
- Đối với xúc tác cho quá trình reforming chuyển động thì còn có thêm 

yêu cầu chịu mài mòn và va đập tốt. 
    Mọi xúc tác cho reforming tốt cần phải tăng tốc các phản ứng cơ bản và cần 
phải hạn chế các phản ứng phụ nhất là phản ứng tạo cốc. Vì thế mà tương quan 
giữa phản ứng tạo cốc với tổng các phản ứng cơ bản có ý nghĩa rất quan trọng. 
Tỷ số phản ứng tạo cốc phải là cực tiểu để tăng tốc các phản ứng cơ bản, ta có 
thể tăng nhiệt độ hoặc giảm tốc độ nạp liệu. Những hoạt tính của xúc tác làm 
tăng tốc các phản ứng cơ bản là rất quan trọng, vì rằng khi tăng nhiệt độ hay thay 
đổi điều kiện công nghệ chỉ hạn chế một phần rất nhỏ các phản ứng phụ. Những 
phản ứng tạo hydrocacbon thơm (dehydro hoá, dehydro vòng hoá) và các phản 
ứng isome hoá, hay hydrocracking là các phản ứng chính tạo ra các cấu tử có trị 
số octan cao và có áp suất hơi bão hoà nhỏ, thích hợp cho quá trình pha trộn tạo 
xăng chất lượng cao với bất kỳ công thức pha trộn nào. Hơn nữa khi giảm tốc độ 
tạo cốc sẽ làm cho xúc tác làm việc trong thời gian dài và ổn định hơn. 
   Để có xúc tác reforming tốt, khi chế tạo chung ta phải điều chỉnh tuơng quan 
giữa 2 chất của xúc tác sao cho đạt độ chọn lọc mong muốn. Độ chọn lọc của 
xúc tác được đánh giá thông qua công thức R sau [9]: 

 
    Giá trị của  R càng lớn, độ chọn lọc của xúc tác càng cao. Bởi thế phải tạo nên 
sự cân bằng giữa hai chức năng khi chế tạo xúc tác reforming.  
2. Thành phần và bản chất của xúc tác 

    Như vậy, để thực hiện các phản ứng của quá trình reforming thì xúc tác phải 

có nhiều chức năng. Cụ thể phải có: 

- Chức năng cho phản ứng hydro hoá và dehydro hoá. Được 
thực hiện bởi sự có mặt của kim loại. Kim loại phải hoạt động và bền ở 
điều kiện nhiệt độ cao (500OC). Hàm lượng phải được điều chỉnh hợp lý 
để hạn chế quá trình phân huỷ tạo methan. 

- Chức năng axit, được thực hiện nhờ các axit rắn có hoặc 
không cần bổ xung các hợp chất halogen. Chức năng axit nhằm thúc đẩy 
các phản ứng đồng phân hoá và các phản ứng đóng vòng. Chức năng này 

                      Dehydro vòng hoá                                                                  

Hydrocracking+hydro izome hoá+dehydro vòng 
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cũng được phải điều chỉnh cho phù hợp để tránh các phản ứng bẻ gãy 
mạch. 

    Có hai dạng xúc tác đáp ứng được các yêu cầu trên: 
- Xúc tác chứa các oxit hoặc sunfid của các kim loại Cr, Mo, 

Ni, W.. 
- Xúc tác chứa các kim loại trơ, thông thường là platin hoặc 

platin kết hợp với các kim loại khác. 
    Các oxit và hợp chất sunfid ban đầu được áp dụng vì chúng không bị ảnh 
hưởng bởi các hợp chất lưu huỳnh trong nguyên liệu. Tuy nhiên với độ chọn lọc 
khá thấp, chúng dần được thay thế bởi các kim loại khác như platin. 
    Với những yêu cầu trên, có thể thấy thành phần của xúc tác điển hình cho quá 
trình reforming nhìn chung gồm hai thành phần chính:  
 Kim loại  Pt: 
    Cho đến nay, Pt vẫn được đánh giá là cấu tử rất tốt làm xúc tác quá trình 
reforming. Nó có hoạt tính rất tốt cho phản ứng dehydro, hydro hoá. Trong quá 
trình reforming, Pt làm tăng tốc độ phản ứng khử hydro các hydrocacbon 
naphten, khử hydro vòng hoá các hydrocacbon parafin để tạo thành hydrocacbon 
thơm. Ngoài ra nó còn thúc đẩy quá trình no hoá các hợp chất trung gian là 
olefin, diolefin, làm giảm vận tốc tạo thành cốc bám trên xúc tác mà đó là 
nguyên nhân chính làm giảm hoạt tính của xúc tác. Hàm lượng Pt trên xúc tác 
chiếm vào khoảng 0,3  0,7% kl. 
    Độ hoạt tính của xúc tác được đáng giá thông qua hiệu suất và chất lượng 
reformat thu được đã ổn định trong quá trình. Độ hoạt tính phụ thuộc chủ yếu 
vào hàm lượng kim loại Pt và dặc biệt là độ phân tán của nó trên chất mang axít. 

Ví dụ nguyên liệu chứa nhiều parafin, dùng xúc tác chứa 0,35% Pt sẽ 
nhận được NO theo RON=102 nếu pha thêm 0,8 ml nước chì. Còn dùng xúc tác 
chứa 0,6% Pt sẽ nhận được xăng có trị số NO theo RON=102  mà không cần pha 
thêm nước chì. 
    Về độ phân tán, khi nghiên cứu bằng phương pháp chụp phổ TEM, người ta 
thấy nếu các hạt phân tán có kích thước nhỏ hơn 10 A0 thì đó là các tâm hoạt tính 
mạnh, còn khi hạt phân tán có kích thước lớn hơn 70A0 thì tâm hoạt tính giảm 
nhiều, xúc tác không còn hoạt tính đối với các hạt cơ bản của reforming.  

Tuy nhên khi phân tán, hạt Pt  không đều, các phần tử Pt tụ tập dễ bị thiêu 
kết làm tâm hoạt tính giảm. 

Để điều chỉnh tương quan giữa 2 chức của xúc tác thì Pt chỉ nên chiếm 1% 
bề mặt chất mang. 
 Chất mang có tính axit: 

    Chất mang ở đây đóng vai trò là axít rắn. Nhìn chung chất mang được sử dụng 
thường là: Al 2O3, SiO2, aluminosilicat  và có thể là zeolit như: X, Y, ZSM-5, 
ZSM-11. Tuy nhiên độ axit của chất mang có ảnh hưởng lớn đến phản ứng 
hydrocracking, độ axit càng lớn thì phản ứng xảy ra càng mạnh. Do đó thông 



 

 

thường chất mang được sử dụng là oxit nhôm. Nếu dùng các aluminosilicat  hay 
zeolit thì phải phối trộn và phải chú ý đảm bảo độ axit cần thiết cho quá trình.  
    Bản thân Al2O3 là một axít Lewis vì nguyên tử nhôm còn có một ô lượng tử   
tự do, còn AL2O3  chứa nước là một axít Brosted vì nó mang H+ : 

 
    Khi chất mang là oxít nhôm hoặc hỗn hợp  AL2O3 -SiO2, độ axít của nó được 
quyết định bởi quá trình xử lý đặc biệt để tách nước bề mặt nhằm tạo ra bề mặt 
riêng lớn (400 m2/g) và tạo ra các tâm axít. Nếu sử dụng chất mang  - AL2O3 
hay  -AI2O3 với diện tích bề mặt khoảng 250 m2/g thì được bổ sung thêm các 
hợp chất halogen như flo, clo, hay hỗn hợp của chúng. Độ axít tăng khi tăng hàm 
lượng của halogen, thực tế cho thấy chỉ nên không chế hàm lượng của halogen 
khoảng 1% so với xúc tác để tránh phân huỷ mạnh. Halogen được đưa vào xúc 
tác khi chế tạo hoặc khi tái sinh xúc tác. Khi có Clo thì quá trình xẩy ra như sau: 

 
     Chức năng axít được thể hiện bới chất mang. Độ axít của nó có vai trò đặc 
biệt quan trọng khi chế biến nguyên liệu parafin có trọng lượng phân tử lớn: các 
tâm axít kích động phản ứng  hydrocracking của các parafin, phản ứng đồng 
phân hoá hydrocacbon naphten 5 cạnh thành 6 cạnh, tiếp theo đó là các naphten 
6 cạnh bị khử hydro 5 tạo thành hydro cacbon thơm. 
    Yêu cầu đặt ra với chất mang cũng rất cao. Đối với chất mang AL2O3 cần phải 
tinh khiết: hàm lượng Fe và Na  không quá 0,02% khối lượng. 
    Việc tăng độ axít thường là bằng cách thêm vào các halogen hữu cơ như 
C2H4Cl2, CH3Cl. Ngoài việc tăng độ axít, nó còn có tác dụng làm ổn định độ 
phân tán của Pt nhờ nó tạo phức hợp Pt và AL2O3. Một trong những ưu điểm của 
hợp chất clo là nó ít thúc đẩy các phản ứng cracking trong điều kiện phản ứng. 
Hàm lượng clo được tăng thêm vào khoảng 0,5 1% khối lượng. 
    Để đưa platin lên bề mặt chất mang trong công nghiệp người ta dùng phương 
pháp ngâm, tẩm. Tẩm Al2O3 bằng dung dịch H2PtCl6 đã axit hóa, nung và khử 
trong dòng khí hydro. Sự phân tán platin lên chất mang có thể xảy ra theo cách 
sau: 

Al - OH 
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 O + Cl  
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Bảng I.6. Một số loại xúc tác cho quá trình reforming trong công nghiệp 

 
Các chỉ số 

Xúc tác A- 64 
Liên Xô cũ 

8815   
FDR 

RY- 302 
France 

RD- 
150 
Mỹ- 
Đức 

R- 16 
Mỹ 

Pt (%KL) 0,6 0,65 0,35 0,58  

0,62 

0,37 0,55 

Đường kính hạt 

(m) 

1,8 - 2,2 1,5 1,5 3,0 

Bề mặt riêng 180 - 240  

280 

- 160 200 

Chỉ số độ bền 

kg/mm 

0,97 - 1,2 40 

120 

- 

Đường kính lỗ 

(A0) 

- - 40   120 - 80 100 

Thể tích lỗ - - - - 0,75 

0,88 

Chất kích động Clo Flo Clo Clo Clo 

 

Tất cả các xúc tác trên chứa Re (0,5% KL), chất mang là AL2O3. 
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3.Tính chất của chất xúc tác: 

3.1. Hoạt tính: 

    Giai đoạn đầu và cuối của phản ứng dehydro - đóng  vòng parafin là sự khử 
hydro phản ứng xảy ra trên tấm kim loại. Do đó xúc tác phải có hoạt tính đủ 
mạnh để phản ứng dễ dàng xảy ra. Điều này có thể được cải thiện bằng cách 
thêm kim loại thứ hai vào hệ xúc tác. 

 

3. 2 Độ chọn lọc: 

    Trong quá trình reforming xúc tác độ chọn lọc của chất xúc tác được đo bằng 
tỷ lệ của hàm lượng hydrocacbon (có ít nhất hơn 5 nguyên tử cacbon) trên hàm 
lượng hydrocacbon được chuyển hóa (hiệu xuất). Có hai phản ứng dẫn tới việc 
giảm hiệu xuất là: 

+ Phản ứng hydro phân sinh ra khí C1, C2. 
+ Phản ứng hydrocracking tạo ra propan và butan. 

     Để tăng tính chọn lọc của chất xúc tác thì người ta thêm vào một số kim loại 
khác (kim loại thứ hai), đặc biệt là ở áp xuất thấp. 

3.3. Độ bền: 

    Trong quá trình phản ứng thì độ bền của chất xúc tác bị thay đổi (giảm dần). 
Đó là chính ảnh hưởng của nhiệt độ. Trong những điều kiện của reforming xúc 
tác, sự mất hoạt tính là do : 

+ Giảm bề mặt chất xúc tác do sự thiêu kết và tạo cốc. 

+ Sự giảm hoạt tính axit. 

3.4. Tính nhạy cảm đối với tạp chất: 

    Chất xúc tác trong quá trình reforming xúc tác rất nhạy cảm đối với một số tạp 
chất, quá trình đó có thể là thuận nghịch hoặc bất thuận nghịch. Trong số các tạp 
chất mà trong quá trình thuận nghịch là H2O và Oxy (O2). Sự tạo thành nước 
trong quá trình reforming xúc tác dẫn tới sự rửa giải Clo và giảm hoạt tính của 
axit của chất mang…. 

4.Những yếu tố gây ngộ độc xúc tác: 

4.1. Ảnh hưởng của hợp chất chứa lưu huỳnh: 



 

 

    Các hợp chất chứa lưu huỳnh (S) rất dễ gây ngộ độc nguyên tử platin (pt) gây 
ảnh hưởng không tốt tới chức năng dehydrohóa vì nó làm cho kim loại hoạt tính 
pt bị sulfid hóa. Tuỳ theo các hợp chứa S mà nó gây ảnh hưởng khác nhau. Ví 
dụ: 

+ Hợp chất marcaptan và sulfid làm giảm hoạt tính mạnh. 
+ Hợp chất thiofen, S nguyên tố, H2S gây ảnh hưởng ít hơn. 

    Nếu trong nguyên liệu có chứa H2S thì nó sẽ gây ức chế hoạt tính của kim loại 
platin theo phản ứng sau: 

      

 

            Pt + H2S               PtS + H2 

     Ngoài ra H2S còn gây ăn mòn thiết bị. Nguyên liệu chứa S sẽ tạo ra một số 
anhydrid, các anhydrid sẽ tác dụng với Al2O3 tạo ra Al2(SO4)3 làm cho quá trình 
tái sinh xúc tác sẽ gặp khó khăn hơn rất nhiều, hơn nữa chất xúc tác sau khi tái 
sinh cũng không thể đạt được kết quả như mong muốn. Đối với nguyên liệu cho 
quá trình reforming xúc tác thì hàm lượng S cho phép là <1ppm. Để làm sạch 
H2S thì người ta thường sử dụng dung dịch. 

4.2. ảnh hưởng của hợp chất chứa Nitơ (N): 

     Cũng như S các hợp chất chứa N cũng là những hợp chất có hại cho quá trình  
reforming xúc tác. Các hợp chất chứa N có ảnh hưởng tới hoạt tính xúc tác nhất 
là khi nó ở dạng NH3. Để làm sạch NH3 khỏi nguyên liệu xuống mức cho phép 
thì người ta dùng nước.  

    Hàm lượng Nitơ cho phép trong nguyên liệu là <1ppm. 

 4.3 ảnh hưởng của nước: 

    Hơi nước có trong nguyên liệu không những làm giảm hoạt tính xúc tác do nó 
bị hấp phụ lên bề mặt chất xúc tác mà hơi nước còn gây ăn mòn thiế bị. Ngoài ra 
nó còn gây ảnh hưởng không tốt tới chất lượng sản phẩm. Để tránh các ảnh 
hưởng xấu của hơi nước người ta có thể loại hơi nước bằng dung dịch glycol, 
hoặc là sấy khô trên rây phân tử hoặc phun khí Clorua vào nguyên liệu chứa 
nước. 

    Hàm lượng của hơi nước trong nguyên liệu cho phép là < 4ppm. 

4.4. ảnh hưởng của một số kim loại: 



 

 

    Một số kim loại đặc biệt là As, Pb và Cu gây ngộ độc xúc tác rất mạnh. Những kim 
loại này có thể có sẵn trong nguyên liệu hoặc là do xâm nhập vào trong nguyên liệu khi 
vận chuyển, chế biến. Các hợp chất chì tích đọng dần trên xúc tác và làm thay đổi 
nhanh hoạt tính xúc tác. Nếu lượng của Pb  0,5% thì chất xúc tác pt/Al2O3 sẽ không 
tách được hoàn toàn chì khi tái sinh do đó hoạt tính của chất xúc tác sẽ không đảm bảo 
được để quá trình xảy ra với hiệu suất cao. Để làm sạch các kim loại chì và asen người 
ta dùng phương pháp hydrohóa. 

    Hàm lượng của các kim loại cho phép trong nguyên liệu lần lượt là: As < 0,001ppm; 
Pb < 0,02 ppm; Cu < 0,05 ppm. 

4.5. Lớp than cốc: 

    Lớp than cốc bao phủ trên bề mặt chất xúc tác là nguyên nhân chính dẫn đến 
sự giảm hoạt tính xúc tác mặc dù sự tạo cốc ở đây là không đáng kể so với quá 
trình cracking. 

    Cơ chế của quá trình mất hoạt tính xúc tác có thể được hiểu như sau: Đây là 
quá trình grafid hóa làm che phủ các tâm hoạt động trên bề mặt chất xúc tác. 
Những phản ứng gây ra hiện tượng đó là: phản ứng trùng hợp các hydrocacbon, 
ngưng kết đa vòng các hydrocacbon thơm, trong đó phản ứng trùng hợp là chủ 
yếu. 

 Parafin                         Monolefin                            cốc   
    Các phản ứng trên có thể xảy ra đồng thời tại hai tâm hoạt động của chất xúc 
tác ngay từ khi xuất hiện các olefin, các hydrocacbon thơm ở tâm hấp phụ hóa 
học trên bề mặt chất xúc tác. 

    Cốc sẽ ít được tạo ra trong điều kiện thích hợp về nhiệt độ, áp xuất, tỷ lệ 
hydro/nguyên liệu. Phản ứng tạo cốc là một phản ứng phức tạp. Qua nghiên cứu  
và thực tế cho thấy sự tạo cốc phụ thuộc vào nhiều yếu tố: 

+ Nhiệt độ 
+ áp xuất của vùng phản ứng. 
+ Tỷ lệ giữa hydro và nguyên liệu. 
+ Nồng độ Clo. 

+ Độ phân tán của các tiểu phân kim loại platin trên chất 
mang. 

5. tái sinh chất xúc tác :  

5.1. Sự thay đổi của chất xúc tác trong quá trình làm việc. 

trùng hợp - H2 



 

 

    Trong quá trình làm việc thì chất xúc tác bị thay đổi tính chất và do đó hoạt 
tính cũng như độ chọn lọc bị giảm đi. Những sự thay đổi này là do sự tạo cốc 
trên bề mặt chất xúc tác do ảnh hưởng của nhiệt độ cao, do các tạp chất có trong 
nguyên liệu và khí tuần hoàn. Sự thay đổi tính chất của chất xúc tác có thể chia 
làm hai dạng sau : 

+ Những thay đổi có thể khôi phục được (tạm thời). 

+ Những thay đổi vĩnh viễn . 

 

 

5.2. Các phương pháp tái sinh chất xúc tác : 

5.2.1. Tái sinh bằng phương pháp oxyhóa: 

     Đây là phương pháp tái sinh chất xúc tác bằng cách đốt cháy cốc bám trên bề 
mặt chất xúc tác bằng oxy không khí ở nhiệt độ 300  500oC. Dùng dòng khí 
nóng chứa từ 2  15% oxy (O2) để đốt cốc và giữ ở khoảng nhiệt độ trên để 
không làm tổn hại tới tâm kim loại platin. Chất xúc tác sau khi đã tái sinh chứa ít 
hơn 0,2% cốc. 

Quá trình đốt cháy cốc được biểu diễn theo phương trình sau : 
                    CxHy  + O2   CO2   +H2O  + Q 

    Ta thấy rằng quá trình này tỏa nhiệt. Sự tỏa nhiệt này có ảnh hưởng rất lớn tới 
độ bền của chất xúc tác :  

- Khi nhiệt độ quá cao thì Al2O3  sẽ  bị thay đổi cấu trúc. 
- Nhiệt độ cao dẫn tới sự giảm độ phân tán của platin do 

các phân tử này bị đốt cháy. 

    Chính vì vậy người ta tìm cách giảm nhiệt độ xuống mức cho phép để tránh 
gây ảnh hưởng tới chất xúc tác. 

5.2.2. Tái sinh bằng phương pháp khử: 

    Người ta nhận thấy rằng nếu tái sinh bằng phương pháp oxyhoá thì các hợp 
chất của lưu huỳnh (S) sẽ không bị loại bỏ hoàn toàn. Hợp chất của lưu huỳnh 
sau khi đã tái sinh bằng phương pháp oxy hóa thường ở dạng Sulfat. Với phương 
pháp khử người ta dùng dòng khí chứa 10% hydro ở áp xuất khoảng 2 atm. Chất 
xúc tác sau khi tái sinh thì lượng cốc giảm xuống còn khoảng 0,03  0,05% trọng 
lượng. 



 

 

5.2.3. Tái sinh bằng phương pháp Clo : 

    Chất xúc tác sau một thời gian sử dụng thì hàm lượng Clo bị giảm xuống và 
do đó làm giảm tính axit dẫn đến làm giảm hoạt tính. 

    Để khắc phục hiện tượng này người ta thêm vào vùng phản ứng các hợp chất 
hữu cơ chứa Clo cùng với nguyên liệu. Ngoài ra người ta còn tiến hành Clo hóa 
trong khi tái sinh chất xúc tác. Với phương pháp này thì nhiệt độ vào khoảng 
500oC, nồng độ Clo trong không khí vào khoảng 0,4  0,5% thể tích. Ngoài tác 
dụng làm tăng độ axit của chất xúc tác, việc Clo hóa còn có tác dụng giảm hàm 
lượng một số kim loại như : Bi, Pb, Fe... Đặc biệt các nguyên tử Clo có tác dụng 
phân tán lại các phân tử platin một cách tốt hơn. 

5.3. Giới thiệu một số chất xúc tác: 

Dưới đây là một số chất xúc tác dùng trong reforming xúc tác do một số 
hãng nổi tiếng trên thế giới chế tạo: 

Loại xúc tác Hãng chế tạo Kim loại hoạt động 

D Chervon Re 

R 16 - R 20 UOP Re 

R 22 - R D150 UOP Ge 

R 130 thế hệ mới UOP Không công bố 

E 151 Engelgard Re 

L Ashachi Chernical Pb 

KX 130 ESSO Research Ir và kim loại khác 

E 160 Engelgard Không công bố 

RG 451 Procatalyse Không công bố 

RG 482 IFP và Procatalyse Không công bố 

CR 201 Total và CRD Platin - thiếc 

AR IfP Không công bố 

 
IV.Nguyên liệu và sản phẩm 

1. Nguyên liệu: 



 

 

    Phân đoạn xăng chất lượng thấp có giới hạn sôi từ 60  180oC làm nguyên liệu 
cho quá trình reforming xúc tác. Phân đoạn xăng có điểm sôi đầu nhỏ hơn 60oC 
là không thích hợp vì nó không chứa cycloankin và an toàn có khả năng chuyển 
hóa thành aren, mà chỉ chứa các hydrocacbon có số cacbon nhỏ hơn 6, chỉ có khả 
năng chuyển hóa thành các hydrocacbon khí.  

    Nhưng điểm sôi cuối cao hơn 180oC thì gây ra nhiều cốc lắng đọng trên xúc 
tác làm giảm thời gian sống của xúc tác trong điều kiện phản ứng. Như vậy, 
naphtan là thành phần mong muốn còn aromatic và olefin là thành phần không 
mong muốn trong nguyên liệu. Nguyên liệu càng giàu parafin càng khó 
reforming nhưng cũng có thể đạt hiệu xuất cao nếu tiến hành ở điều kiện thích 
hợp cho phản ứng hydrocracking, nghĩa là áp xuất cao hơn và điều kiện khắc 
nghiệt hơn. Nguyên liệu là xăng của quá trình cracking không tốt bằng xăng 
chưng cất trực tiếp vì hàm lượng olefin cao. Tuy nhiên gần đây, do sự phát triển 
của quá trình làm sạch của sản phẩm dầu mỏ bằng hydro, các hợp chất olefin, 
các hợp chất chứa S, N, O trong nguyên liệu vì vậy các hệ thống reforming xúc 
tác hiện tại còn có thể sử dụng các phân đoạn xăng của quá trình thứ cấp như 
xăng của quá trình cốc hóa, xăng của cracking nhiệt... làm nguyên liệu. 

    Trong thực tế tuỳ thuộc vào mục đích của quá trình mà lựa chọn các phân 
đoạn xăng nguyên liệu thích hợp. Nếu nhằm mục đích thu xăng có trị số octan 
cao, thường sử dụng xăng có phân đoạn han chế 85  180oC và 105  180oC với 
sự lựa chọn này sẽ thu được xăng có trị số octan cao, đồng thời giảm được khí và 
cốc không mong muốn, phân đoạn có nhiệt độ sôi đầu là 105oC có thể sản xuất 
xăng có trị số octan đến 90  100 đồng thời làm tăng hiệu xuất xăng và hydro. 

    Nếu nhằm mục đích thu các hợp chất thơm cần lựa chọn phân đoạn xăng hẹp 
thích hợp để sản xuất, benzen sử dụng phân đoạn xăng có giới hạn sôi 62 đến 
85oC. Để sản xuất toluen sử dụng phân đoạn xăng có giới hạn sôi 105  140oC. 
Phân đoạn có nhiệt độ sôi từ 62  140oC được sử dụng để sản xuất hỗn hợp 
benzen, toluen, xylen trong khi phân đoạn có khoảng nhiệt độ sôi 62 đến 180oC 
để sản xuất đồng thời cả aren và xăng có trị số octan cao. Do vậy để đạt được 
những sản phẩm mong muốn, một số quá trình tiến hành tách phân đoạn sơ bộ để 
tách phần nhẹ và phần nặng. 
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Hình 2. Quan hệ giữa trị số octan của xăng reforming từ dầu thô. 
 
ROMOSKINO và hiệu xuất hydro và hiệu xuất xăng. 1- Phân đoạn 60 - 

180oC; 2- Phân đoạn 85 - 185oC; 3- Phân đoạn 105 - 180oC . 
 
Thành phần hydro cacbon của nguyên liệu ảnh hưởng đến hiệu xuất 

xăng, hàm lượng hợp chất thơm của xăng như hiệu ứng nhiệt và hiệu xuất hydro 
của phản ứng hiệu xuất xăng tăng khi nguyên liệu chứa nhiều xycloankan và 
aren. Đặc trưng của nguyên liệu và xăng reforming được trình bày trong bảng 3. 

Bảng 3. Tính chất và thành phần của nguyên liệu và sản phẩm trong 
quá trình Reforming xúc tác của phân đoạn 85  180oC và 105  180oC cho 
xăng có trị số octan là 90 (I - xăng prlan, II - Balyk, III - Romihkino, N - 
Kotuttepe). 
 Phân đoạn 85  180oC Phân đoạn 105  180oC 

Các tính chất I II III I II III 

Nguyên liệu       

Trọng lượng riêng d4
20 

thành phần hydrocacbon 

% 

0,738 0,736 0,742 0,750 0,750 0,772 

Aren 6,5 7,4 10,0 7,4 12,2 11,0 

Xycloankan 26,0 27,4 27,0 23,1 26,0 48,0 

Trị số octan 37,0 - 39,5 25,5 39,0 55,0 

Ankan 67,5 65,2 63,0 69,5 61,8 41,0 

Xăng reforming trong 

lượng riêng d4
20  

0,785 0,789 0,796 0,798 0,795 0,804 

Thành phần hydrocacbon 1,2 0,4 0,8 0,9 0,7 0,5 



 

 

% chưa no 

Aren 64,5 64,7 65,5 65,4 67,5 68,5 

No 34,5 34,4 33,7 33,7 31,8 31,0 

Hiệu xuất %       

Xăng ổn định 75,0 76,5 77,7 76,0 81,0 88,3 

Hydro 1,2 1,2 1,3 1,3 1,6 2,2 

 
 

2. Hydro hóa làm sạch nguyên liệu: 

   Cơ sở lý thuyết của quá trình hydro hóa làm sạch: 

   Tất cả quá trình reforming xúc tác thường áp dụng một trong hai loại sơ đồ  
công nghệ, đó là tái sinh xúc tác gián đoạn và tái sinh xúc tác liên tục. Nhưng dù 
áp dụng sơ đồ nào, nguyên liệu trước khi đưa vào quá trình reforming xúc tác 
cũng cần phải được qua công đoạn làm sạch hay xử lý bằng hydro (nhất là quá 
trình sử dụng xúc tác đa kim loại). 

   Nguyên liệu naphta, xăng (có thể dùng cả kerosen, gasoil khi xử lý các nhiên 
liệu này) được trộn với hydro để tiến hành phản ứng ở nhiệt độ và áp xuất cao. 
Các phản ứng hóa học sẽ xảy ra cùng với quá trình hydrodesunfua hóa là nohóa 
olefin và thơm, demetal hóa và hydrocracking. Khi mục đích của quá trình này là 
xử lý nguyên liệu cho reforming xúc tác, thì hydrodesunfua hoá và demetal hóa 
là nhiệm vụ chính của công đoạn này. Những hydrocacbon chứa lưu huỳnh và 
các tạp chất khác chứa trong nguyên liệu sẽ được phản ứng với hydro trên xúc 
tác Co hoặc xúc tác Ni/Mo trên chất mang để các tạp chất này được tách ra một 
cách chọn lọc và nhờ đó các đặc tính của nguyên liệu được cải thiện. 

    Các tạp chất khác như hợp chất chứa Nitơ, Oxy và kim loại, khi phản ứng với 
hydro sẽ tạo ra các hợp chất amoniac, nước và hydrogenat kim loại. Các hợp 
chất olefin được no hóa, nhờ vậy cải thiện được độ ổn định của sản phẩm.  

Các phản ứng chính có thể xảy ra gồm: 

2.1. Tách lưu huỳnh: 

Mercaptan  R - SH + H2      RH + H2S 

Sunfit   R - S - R +2H2      2RH + H2S 



 

 

Disunfit  R - S -  S - R + 3H2      2RH + 2H2S 
Sunfit vòng  
       

                      S  +  2H2      C - C - C - C + H2S 

 
Thiophen  
              
                     S   +  4H2      C - C - C - C  + H2S 
 
 

2.2. Tách Nitơ: 
 
Pyridin     +  5H2      C - C - C - C + NH2 
 
 
 
 
Quinolin             C - C - C - C 
     +  4H2            + NH3 
          
 
 
Pyrol      C      C 
                      
              C      C         +  4H2     C - C - C - C  + NH3 
                     
                  N 
 

2.3. Tách oxy  
   0H  
Phenol  
    +  H2      + H20 
 

2.4. Phản ứng với olefin:  

olefin      H2      parafin 

olefin thẳng  C - C = C - C - C - C + H2  C - C - C - C - C - C  
 

 

  

 

 

N 

N 

 

 

 

  



 

 

olefin vòng                    +  H2                 (naphten) 
 

2.5. Tách kim loại: 

Các kim loại ở trong hợp chất cơ kim được tách ra trước hết bởi sự phân 
huỷ các kim loại, bị giữ lại trong xúc tác hoặc do hấp thụ hoặc phản ứng hóa học 
với xúc tác. 

 

2.6. Tách halogen: 

   Các halogen hữu cơ được phân huỷ hoàn toàn trên xúc tác tạo thành các muối 
vô cơ, chúng được tách ra khi ta phun nước để hạn chế tối đa sự ăn mòn thiết bị. 

2.7. Sự tái hợp của sunfua hydro với olefin tạo ra mercaptan: 

    Hàm lượng của các tạp chất cần tách sẽ được khống chế bằng điều kiện công 
nghệ của quá trình. 

V. Sản phẩm của quá trình reforming xúc tác: 

    Sản phẩm chính thu được trong quá trình reforming xúc tác bao gồm xăng có 
trị số octan cao, các hydro cacbon thơm (BTX). Quá trình reforming cũng là một 
nguồn đáng kể để sản xuất ra sản phẩm phụ thuộc là hydro kỹ thuật đặc biệt là 
trong quá trình sử dụng nguyên liệu giàu naphten để sản xuất hydrocacbon thơm. 

1. Xăng có trị số octan cao: 

    Xăng reforming xúc tác là loại xăng quan trọng nhất vì nó có hàm lượng các 
hợp chất thơm và trị số octan rất cao và ổn định, hàm lượng sunfua và nhựa thấp. 
Nó có thể sử dụng ngay mà không cần xử lý thêm. Xăng reforming cũng là thành 
phần chính để sản xuất xăng không chì. Đặc tính xăng reforming phụ thuộc chủ 
yếu vào nguyên liệu đầu và đặc tính của quá trình (chế độ làm việc, xúc tác). Khi 
đạt được trị số octan rất cao thì hàm lượng các hợp chất thơm và tỷ trọng tăng 
nhưng hiệu xuất và tính dễ bay hơi giảm. Xăng reforming có thành phần chủ yếu 
là các hydrocacbon thơm và parafin, lượng hydrocacbon không no chỉ chiếm 
2%, lượng naphten không quá 10%. Vì vậy có độ ổn định cao. Các hydrocacbon 
thơm trong xăng tập trung ở các phân đoạn có nhiệt độ sôi hơi cao do đó sự phân 
bổ trị số octan là không đều. Khoảng nhiệt độ sôi của vùng sản phẩm làm rộng 
hơn của nguyên liệu. Nhưng thành phần có nhiệt độ sôi thấp được tạo ra sự phản 
ứng hydrocracking, những thành phần có nhiệt độ sôi cao hơn thì từ hydro hóa (1 
hợp chất tạo thành nó). Một ít hợp chất thơm và olefin có thể bị ngưng tụ tạo ra 
những hợp chất có nhiệt độ sôi rất cao. Vì áp xuất cao thích hợp cho phản ứng 



 

 

hydrocracking và áp xuất thấp thích hợp cho phản ứng dehydrohóa, sản phẩm 
của quá trình áp xuất cao có nhiệt độ sôi thấp, vì phản ứng hydrocracking làm 
thấp khoảng nhiệt độ sôi, còn phản ứng dehydrohóa làm tăng lên lượng hợp chất 
thơm tập trung ở phần nhiệt độ sôi cao. Do vậy phần có nhiệt độ cao hơn trị số 
octan cao hơn. Tính chất và thành phần của sản phẩm của một số loại xăng 
reforming được trình bày ở bảng 3. Butan tạo ra trong quá trình thường chứa từ 
40  50% isobutan, pentan chứa khoảng 55  65% và iso tuỳ thuộc vào nguyên 
liệu ban đầu và điều kiện tiến hành quá trình mà ta có thể thu được xăng có trị số 
octan lên tới 100  105 (RON) . 

   Bảng 4 cho thấy xăng cũng có trị số octan thì xăng thu được từ nguyên liệu có 
hàm lượng parafin thấp sẽ có thành phần phân đoạn nặng hơn so với xăng nhận 
từ nguyên liệu có hàm lượng parafin cao. Như vậy ưu điểm của xăng reforming 
xúc tác là trị số octan cao, lượng olefin thấp nên độ ổn định oxy hóa cao rất cao 
(1700  1800 phút). Thuận lợi cho quá trình bảo quản, tồn chứa và vận chuyển. 
Tuy vậy, nhược điểm lớn nhất của xăng reforming xúc tác là ít phần nhẹ trong 
quá trình không xảy ra sự cắt mạch cacbon để tạo hydrocacbon nhẹ nên tỷ trọng 
xăng cao, áp xuất hơi bão hòa thấp, sự phân bổ thành phần phân đoạn không đều 
nên động cơ sẽ khó khởi động nếu nhiệt độ thấp và làm việc ở chế độ không ổn 
định. 

    Trong quá trình bảo quản, chuyển vận và sử dụng xăng ôtô đều dễ bị oxy hóa 
bởi oxy trong không khí và tạo thành các sản phẩm chứa oxy rất đa dạng, mức 
độ oxy hóa phụ thuộc rất nhiều vào chất lượng của xăng, cụ thể là thành phần 
hóa học của xăng. Các hợp chất olefin có 2 nối đối xứng và các loại cacbua 
hydro dạng mono hoặc diolefin nối với phần thơm là kém ổn định nhất. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

Bảng 4: Đặc trưng của xăng nhờ butan của quá trình reforming xúc 
tác từ các nguyên liệu khác nhau: 

 
 

Chỉ tiêu của xăng ổn định 
Hàm lượng parafin trong nguyên 
liệu % khối lượng 

 40 < 65 < 40 

Trọng lượng riêng ở 20oC g/cm3  (d4
20) 0,785 0,798 0,796 0,772 

Thành phần phân đoạn, oC     

Nhiệt độ sôi đầu 49 42 58 58 

10% 82 76 97 110 

50% 135 137 141 141 

90% 172 170 171 168 

Nhiệt độ cuối  202 214 199 205 

Thành phần hóa học, % trọng lượng     

Hydrocacbon không no olefin 2,2 0,9 1,0 0,5 

Hydrocacbon thơm 59 65 62 68,5 

parafin + naphten 38,8 33,7 37 31 

Trị số octan MON 80 85 80 85 

Trị số octan RON 89 95 89 95 

 

2. Các hydrocacbon thơm:  

    Các hydrocacbon thơm thu được bao gồm benzen, toluon, xylen (BTX) chủ 
yếu nhận được từ quá trình reforming xúc tác. Khi kết hợp với các quá trình khác 
như phân chia, tái phân bố, hydrodealxyl, isome hoá... cho phép nhận B, T, X rất 
thích hợp cho các quá trình tổng hợp hóa dầu và hóa học Bảng 5. 

 



 

 

 
 
 
 
 
 

Bảng 5: Đặc trưng phân bố trị số octan của xăng reforming 
xúc tác khi  RON = 83 

 
Nhiệt độ 
sôi  oC 

Hiệu 
xuất %v 

parafin 
%v 

olefin 
%v 

naphten 
%v 

RH 
thơm 
%v 

RON 

Đến 60 5,03 99,1 - 0,6 0,1 89,6 

 4,87 95,6 - 3,6 0,8 78,9 

60 - 86 9,72 67,2 10 21,9 9,7 73,2 

86 - 102 9,96 63,6 1,4 23,9 11,1 64,0 

102 - 111 9,87 34,5 1,2 12,6 51,7 88,3 

111 - 130 9,88 55,9 1,6 11,3 31,2 66,0 

130 - 139 9,78 43,3 1,4 8,3 47,0 82,0 

139 - 141 9,84 30,4 1,0 5,6 63,0 92,5 

141 - 161 9,91 39,7 1,8 6,9 51,6 80,0 

161 - 170 9,91 25,2 1,8 3,0 70,0 94,7 

170 - 183 4,95 15,5 1,5 2,3 80,7 99,1 

183 5,77 1,0 4,0 5,0 90,0 104,5 

Mất mát 0,57      

    Như đã nêu ở phần trên, nguyên liệu tốt nhất cho quá trình là naphten và sau 
đó là parafin. Những sản phẩm thơm có nhiệt độ cao hơn như 1, 2, 4 và 1, 3, 5, 0 
trimetyl benzen, 1, 2, 4, 5 và 1, 2, 3, 5 - teinmetyl benzen cũng được sản xuất 
nhờ reforming, nhưng không thể thu được sản phẩm tinh khiết. Khoảng 90% 
hiệu xuất thơm (từ naphten) có thể thu được dễ dàng trong quá trình ở áp xuất 
thấp (200 - 400 psi) vì nguyên liệu cho quá trình ít có xu hướng tạo thành cốc 
hơn các nguyên liệu khác, vận tốc thể tích thấp và nhiệt độ vừa phải, sản phẩm 
thường là hỗn hợp toluen - xylen, benzen - toluen hoặc hỗn hợp cả 3 thành phần 
đó. Các hợp chất thơm có thể được thu hồi và tinh chế bằng các quá trình hấp thụ 



 

 

(chất hấp thu silicagen). Chưng cất trích ly (phenol), chưng cất đẳng phí, hoặc 
tích luỹ bằng dung môi dietylen glycol (xioxyt + lưu huỳnh). 

 Benzen : trong quá trình reforming, benzen thường được tạo ra dưới 
dạng hỗn hợp với các hydrocacbon thơm khác và được tách ra bằng cách trích ly 
dung môi hoặc chưng cất đẳng phí vì nó tạo hỗn hợp đẳng phí với các hydro 
cacbon thơm khác. Hai quá trình chủ yếu là hydro reforming ở 480  550oC, với 
xúc tác trioxylmolipden kết hợp với chưng cất trích ly bằng phenol và quá trình 
platforming udex với nguyên liệu là phân đoạn có nhiệt độ sôi là 150  400oF, 
xúc tác platin, nhiệt độ phản ứng 800  950oF : độ chuyển hóa benzen trong qúa 
trình udc udc là 80%, quá trình kèm theo trích ly bằng dung môi là các glycol (ví 
dụ: 75% dietylenglycol và 25% dipropylenglycol) và một ít nước. Benzen thu 
được có độ tinh khiết cao thường được sử dụng để trộn với xăng vì nó có đặc 
tính chống kích nổ cao, có xu hướng làm giảm sự khó nổ máy. Ngoài ra benzen 
còn là nguồn nguyên liệu để sản xuát rất nhiều hợp chất hóa học và là dung môi 
cho nhiều sản phẩm công nghiệp. 

 Toluen: Thường thu được đồng thời với benzen trong quá trình hydro 
reforming và platforming. Tuy nhiên sự dehydro hóa của naphten dễ dàng hơn 
benzen, lượng toluen thu được nhờ reforming rất lớn được ứng dụng chủ yếu là 
phần của xăng, của dung môi cho nhiều quá trình. 

 Xylen: Thu được sau quá trình là hỗn hợp các đồng phân của xulen. 
Hiệu xuất xylen hỗn hợp sau khi tách benzen và toluen nhờ trích ly trong dung 
môi chọn lọc cao (> 99%) hai quá trình reforming của toyoragon và allentoc - 
richfichtơra có hiệu quả rất cao mà không cần dùng kim loại quý và hydro. Cả 
hai quá trình dễ dàng cho hỗn hợp xylen - benzen với hiệu xuất pha lỏng từ 95  
97% thể tích. Xylen được sử dụng để pha trộn với xăng (có thể dùng ngay dạng 
hỗn hợp BTX hoặc dung môi). 

3. Khí hydro kỹ thuật: 

     Là khí chứa hydro với hàm lượng hydro lớn hơn 80% và là một sản phẩm 
quan trọng của quá trình reforming xúc tác. Khí hydro này một phần được tuần 
hoàn trở lại quá trình reforming, còn phần lớn được dẫn sang bộ phận làm sạch, 
xử lý nguyên liệu và các phân đoạn của sản phẩm cất. Đây là nguồn hydro rẻ tiền 
nhất trong tất cả các quá trình sản xuất hydro. 



 

 

VI. CÔNG NGHỆ REFORMING  

1. CÁC YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN QUÁ TRÌNH 

    Có bốn thông số công nghệ quan trọng trong quá trình reforming xúc tác đó là 
nhiệt độ, tốc độ nạp liệu riêng LHSV, áp xuất và tỉ lệ mol H2/RH của nguyên liệu 
. 

 

1.1. ảnh hưởng của nhiệt độ: 

    Phản ứng reforming là phản ứng thu nhiệt, do đó xét về phương diện nhiệt 
động học thì nhiệt độ cao thì có lợi cho quá trình. Vì nhiệt độ cao thì thuận lợi 
cho phản ứng dehydro hóa, dehydro - vòng hóa xảy ra, hiệu xuất xăng đã ổn định 
và hàm lượng hydro trong khí tuần hoàn giảm xuống, còn hàm lượng 
hydrocacbon thơm, chỉ số octan của xăng tăng. Tuy nhiên không phải nhiệt độ 
càng cao thì càng tốt. Lý do là vì nhiệt độ càng cao cũng gia tăng tốc độ các phản 
ứng phụ như: tạo cốc, cracking dẫn tới sự giảm hiệu xuất của sản phẩm reformat 
và còn gây ngộ độc xúc tác. Hơn nữa, ở nhiệt độ quá cao thì chất xúc tác còn 
chóng bị già hóa, bị thay đổi cấu trúc bề mặt làm cho khả năng xúc tác giảm. 

    Bên cạnh đó việc nâng cao nhiệt độ quá cao sẽ không có lợi về mặt kinh tế vì 
phải tốn kém kinh tế phải cung cấp năng lượng. Ngoài ra còn phải có những thiết 
bị phản ứng  với cấu trúc đặc biệt để có thể chịu được nhiệt độ đó. Chính vì thế 
người ta phải khống chế nhiệt độ ở khoảng thích hợp (khoảng 500oC), khi đó vừa 
có thể tận dụng tối đa được những thuận lợi của yếu tố nhiệt độ và giảm thiểu tối 
đa những bất lợi của yếu tố này. 

 

Bảng 6: ảnh hưởng của nhiệt độ tới một số chỉ tiêu của sản phẩm 
Chỉ tiêu Nhiệt độ (oC) 

 435 450 465 480 

Hiệu xuất xăng đã khử propan (%) 98 96,8 95 91,6 

Hàm lượng phân đoạn có Tos đến 
100oC (% TT) 

34 36 41 46 

Hàm lượng hydrocacbon thơm trong 
xăng (% TT) 

19 27 35 45 

áp xuất hơi bão hòa của xăng (mmHg) 310 350 430 590 

Trị octan theo phương pháp nghiên cứu 67,5 74 80,5 89 



 

 

(không pha nước chì) 
  

1.2. ảnh hưởng của áp xuất 
Các phản ứng chính của quá trình reforming xúc tác đều kèm theo sự 

tăng thể tích, ví dụ khi khử hydro và các hydrocác bon naphten thì cứ 1 mol 
naphten sẽ tạo ra 3 mol hydro, như vậy thể tích tăng lên 4 lần và khử hydro vòng 
hóa các hydrocacbon parafin thì cứ 1 mol parafin sẽ tạo ra 4 mol hydro, tức là 
thể tích của sản phẩm sẽ lớn lên gấp 5 lần thể tích ban đầu. 

    Theo quan điểm nhiệt động học thì áp xuất cao sẽ cản trở quá trình của các 
phản ứng tăng thể tích có nghĩa là cản trở quá trình tạo hydrocacbon thơm. 
Nhưng nếu áp xuất thấp thì phản ứng cracking xảy ra mạnh, dẫn đến tạo cốc 
nhiều vì vậy người ta phải duy trì áp xuất cao trong hệ thống. áp xuất trong hệ 
thống được quyết định chủ yếu bởi hoạt tính và độ chọn lọc của chất xúc tác. Ví 
dụ trước sử dụng xúc tác Mo/Al2O3 thì áp xuất trong hệ thống chọn 15  20 at. 
Nhưng hiện nay thường dùng xúc tác Pt/Al2O3 thì duy trì áp xuất 20  40 at 
trong hệ thống mà hoạt tính tạo hydrocacbon thơm vẫn đảm bảo. 

    áp xuất của quá trình là nhân tố chính ảnh hưởng đến hiệu xuất và sự quay 
vòng xúc tác, áp xuất từ 400  500 psi thích hợp để thời gian quay vòng xúc tác 
dài, do vậy sự giảm áp xuất, cân bằng phản ứng dehydro hóa chuyển về phía làm 
giảm hiệu xuất sản phẩm thơm và hydro. Sự giảm áp xuất làm giảm khả năng 
hydrocracking. Việc tăng phản ứng  dehydro hóa và phản ứng hydrocracking làm 
tăng hiệu xuất  C5  và sản phẩm reforming. Nhưng sự giảm áp xuất thấp sự khử 
hoạt tính xảy ra nhanh đến mức thời gian rỗng của xúc tác chỉ vài ngày, trong khi 
ở áp xuất cao thời gian sống của xúc tác có thể đến 1 năm. Các thiết bị bán tái 
sinh không thuận lợi cho hoạt động ở áp xuất thấp cho đến khi sự đưa vào xúc 
tác hai hay nhiều kim loại làm giảm mức độ tạo cốc. Nhờ vậy có thể sử dụng áp 
xuất 200  250 psig mà vẫn duy trì được thời gian quay vòng xúc tác khử khi 
hoạt động ở áp xuất cao. Với thiết bị tuần hoàn và thiết bị lớp xúc tác chuyển 
động thì áp xuất có thể giảm đến 85 psig. Trong những hệ thống nhiều thiết bị 
hoặc thậm chí trong cùng một thiết bị độ giảm áp xuất có thể thay đổi theo sự 
thay đổi tỷ lệ cấp liệu và tỷ lệ khó tuần hoàn.  

    áp xuất riêng phần của hydro cũng ảnh hưởng đáng kể đến quá trình,  ảnh 
hưởng này được minh hoạ bằng sự phụ thuộc vận tốc phản ứng dehydro hóa 
đóng vòng của n - heptan được xúc tác bởi Pt/Al2O3 vào áp xuất riêng phần 
hydro (hình 5). 

    Khi không có hydro thì không xảy ra phản ứng vì bề mặt kim loại bị che phủ 
bởi cốc khi tăng áp xuất hydro, bề mặt kim loại được làm sạch một phần và cả 
phản ứng dehydro hoá đóng vòng đều xảy ra. Nếu áp xuất riêng phần của hydro 



 

 

vượt quá 10 atm thì có thể loại bỏ cốc hầu như hoàn toàn. Nhưng nếu tăng hơn 
nữa thì hạn chế vân tốc phản ứng dehydro hóa, áp xuất riêng phần cũng ảnh 
hưởng đến phản ứng isomehoá và dehydroisome hóa. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

   

 

                                 áp xuất riêng phần hydro, atm 

 Hình 5: ảnh hưởng của áp xuất riêng phần hydro đến vận tốc tương đối 
của phản ứng hydro hóa đóng vòng của n-heptan trên xúc tác Pt/Al2O3. VD: là 
vận tốc phản ứng ở 471oC, áp xuất riêng phần hydro là 5,8 atm. 

1.3. Tốc độ nạp liệu: 

    Tốc độ nạp liệu ảnh hưởng đến quá trình như sau: Khi tăng lưu lượng của 
nguyên liệu hay giảm lưu lượng xúc tác trong thiết bị phản ứng sẽ làm tăng tốc 
độ nạp liệu đồng nghĩa với thời gian lưu giảm, điều này sẽ dẫn đến giảm hiệu 
xuất hydro và các hydrocacbon, đặc biệt là hydrocacbon thơm. Điều này có thể 
giải thích như sau: Khi tăng tốc độ thể tích thì các phản ứng khử hydro của các 
hydrocacbon parafin nặng, đồng phân hóa các hydrocacbon C4,C5 chiếm ưu thế, 
song các phản ứng đòi hỏi thời gian lớn như dehydro vòng hoá, khử ankyl xảy ra 
yếu hơn. Tuy nhiên tốc độ nạp liệu riêng sẽ làm tăng hiệu xuất thu hydrocacbon 
thơm song lại gia tăng quá trình tạo cốc. Do đó tính toán tốc độ nạp liệu riêng 
sao cho hợp lý là một vấn đề cần quan tâm. Trong quá trình reforming xúc tác thì 
tốc độ nạp liệu riêng thường được duy trì trong khoảng 1,5 giờ1 (h-1). 

7 

 

0 

1 

2 

4 

3 

5 

6 

10 20 

527oC 

471oC 

V
ận

 tố
c 

ph
ản

 ứ
ng

, R
D
 



 

 

1.4. Tỷ lệ hydro/hydrocacbon nguyên liệu: 

    Quá trình reforming xúc tác xảy ra với sự có mặt của một lượng "dư" hydro. 
Hydro không những là sản phẩm của phản ứng mà còn được thêm rất nhiều vào 
hệ phản ứng. Việc thêm hydro vào hệ nhằm hạn chế phản ứng tạo cốc. Người ta 
chọn tỷ số hydro/nguyên liệu dựa vào thành phần phân đoạn của nguyên liệu, độ 
khắt khe của quá trình, chất xúc tác hay nói đúng hơn là phụ thuộc vào thời gian 
làm việc của xúc tác. 

2. Chọn các thiết bị chính của quá trình: 

    Nhìn chung cơ sở chính để lựa chọn thiết bị choquá trình phụ thuộc rất nhiều 
vào đặc tính nguyên liệu. Với quá trình reforming xúc tác thì người ta có thể lựa 
chọn các thiết bị theo mấy nguyên tắc cơ bản sau : 

+ Nếu nguyên liệu có hàm lượng naphten nhỏ khi đó ta chọn áp xuất của 
thiết bị, bội số khí tuần hoàn chứa hydro, nhiệt độ khá cao. Tốc độ nạp liệu thấp .  

+ Nếu nguyên liệu có hàm lượng naphten cao thì những thông số trên có 
thể chọn nhỏ hơn, tốc độ nạp liệu lớn hơn . 

    Bên cạnh tính chất của nguyên liệu thì việc lựa chọn các thiết bị còn phụ thuộc 
vào yêu cầu về sản phẩm và chế độ công nghệ của quá trình. Trong dây chuyền 
reforming xúc tác thì quan trọng nhất là thiết bị phản ứng và thiết bị tái sinh xúc 
tác. Ngoài ra còn có các thiết bị khác như : Thiết bị trao đổi nhiệt, thiết bị làm 
lạnh, thiết bị ngưng tụ, máy nén, tháp ổn định... Dưới đây là một số thiết bị chủ 
yếu song cũng chỉ trình bày ở dạng mô tả và đi đến chọn lựa là chính mà không 
đi sâu vào cấu tạo và tính toán chi tiết. 

2.1. Thiết bị phản ứng (lò phản ứng) 

    Lò phản ứng phổ biến trong dây chuyển reforming với xúc tác cố định thường 
dùng hai loại : Loại lò phản ứng dọc trục và lò phản ứng xuyên tâm, lò phản ứng 
dọc trục là loại hình trụ, trong đó khối khí chuyển động qua lớp xúc tác dọc theo 
hướng trục của lò phản ứng (có thể từ trên xuống hay từ dưới lên). Lò phản ứng 
xuyên tâm có hướng chuyển động của hơi khí qua xúc tác theo bán kính theo tiết 
diện cắt ngang lò phản ứng. 

    Cấu trúc lò phản ứng thường là hình trụ được chế tạo bằng thép đặc biệt để 
chịu được ăn mòn hydro ở nhiệt độ cao, có chiều dày lớn để chịu áp xuất. Loại 
thiết bị xuyên tâm cũng có cấu trúc hình trụ, vỏ cũng có lớp lót bằng bê tông 
phun. Nhưng để tạo chuyển động hướng tâm của dòng hơi khí người ta bố trí 
phía trong thiết bị một cốc hai vỏ hình trụ bằng thép có đục lỗ ở thành, giữa hai 



 

 

lớp vỏ của cốc chứa xúc tác. Hỗn hợp hơi khí đi qua các lỗ này, qua lớp xúc tác 
theo hướng vuông góc với trục của lò rồi vào ống trung tâm và đi ra ngoài. 

    Nhiệt độ trong lò và vỏ lò phản ứng phải được kiểm tra thường xuyên để đảm 
bảo vận hành ổn định và an toàn. Ngày nay người ta thường chuẩn hóa thiết bị lò 
có đường kính từ 2,5m  3m và chiều cao 10  15m tuỳ theo năng xuất của dây 
chuyền. 

    Dây chuyền với xúc tác cố định thường là một dãy gồm 3 đến 4 thiết bị phản 
ứng. Kích thước thiết bị đầu tiên thường nhỏ hơn thiết bị cuối cùng, nhưng phản 
ứng thu nhiệt rất mạnh xảy ra ở thiết bị đầu tiên, có thể làm giảm nhiệt độ thiết bị 
đến mức và những phản ứng tiếp theo bị ngừng lại. Những xúc tác nằm ở dưới 
điểm có nhiệt độ thích hợp này hoạt động không có hiệu quả. Do vậy nên sử 
dụng thiết bị có kích thước nhỏ. Nhưng phản ứng xảy ra ở thiết bị cuối cùng 
tương đối chậm.  
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2.2. Lò gia nhiệt 



 

 

    Trong công nghiệp dầu mỏ thì gần như tất cả nhiệt lượng đều được cung cấp 
bởi các lò gia nhiệt. Tác dụng chủ yếu của lò gia nhiệt là nâng nhiệt độ của 
nguyên liệu đến nhiệt độ cần thiết. Đó thường là những lò có vỏ chịu nhiệt, cách 
nhiệt tốt và bền vững. Trong đó người ta đốt trực tiếp nhiên liệu như cặn chân 
không, phân đoạn khí nhẹ. Ngày nay người ta còn dùng khói lò và dòng điện để 
gia nhiệt.  Trong đa số trường hợp người ta tiến hành đốt nhiên liệu bằng đèn đốt 
đặt ở phần dưới hay cạnh lò. Trong quá trình reforming xúc tác lò ống có cấu tạo 
đặc biệt  thường được chia thành nhiều buồng tuỳ theo số bậc của hệ thống thiết 
bị phản ứng bức xạ kiểu đứng, có vỏ chịu nhiệt cao. Theo chiều cao của tường 
bức xạ, bố trí các đèn đốt nhiên liệu, đối diện là các ống dẫn khói của buồng đối 
lưu, xung quanh thành lò ở phía trong cũng như phía trên có đặt một hệ thống 
ống dẫn chịu nhiệt để dẫn chất cần đun nóng. Đó là những ống dày đặt song song 
và nối với nhau ở hai đầu bằng hộp nối vòng. Nhiên liệu khí và không khí được 
trộn trước trong mỏ đốt hay trộn ngay trong lò tuỳ theo tính chất cháy của khí 
đốt. Việc trộn trước làm cho sự cháy xảy ra nhanh hơn và triệt để hơn. Những 
khí có tốc độ tuyền lan ngọn lửa quá lớn như khí chứa nhiều hydro không được 
phép trộn trước. Nếu nhiên liệu ở dạng lỏng thì cần được giọt hóa cơ học dưới 
dạng xương, thường là bằng dòng hơi nước. Trong lò cấp nhiệt kiểu này thì quá 
trình tuyền nhiệt chủ yếu là nhờ bức xạ và có một phần nhờ dẫn nhiệt. Hệ số tác 
dụng hữu ích thường vào khoảng 0,6  0,8 phụ thuộc vào cấu trúc lò và chế độ 
cháy của nhiên liệu. 

 

 

 

 

 

 

                                         
                                          Hình 6. 
1. Vào, 2. Ra        1. Vào, 2. Ra 
3. ống khói         3. ống khói  
4. Đèn đốt        4. Đèn đốt 

2.3. Thiết bị trao đổi nhiệt 
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    Theo nghĩa hẹp thì thiết bị trao đổi nhiệt là thiết bị mà trong đó có hai dòng 
chất lưu (khí, lỏng) có nhiệt độ khác nhau trao đổi nhiệt với nhau bằng sự tiép 
xúc gián tiếp thông qua bề mặt trao đổi nhiệt. Có hai kiểu cấu tạo cơ bản là kiểu 
ống lồng ống và kiểu ống chùm. Các ống thường có dạng chữ U nối tiếp hay 
song song. Chúng được đỡ trên hai tấm kim loại theo một thứ tự sắp xếp nhất 
định. Khi làm việc thì một dòng chất lưu di chuyển ở trong ống, còn dòng kia di 
chuyển ở ngoài ống (trong kiểu ống lồng ống) hay ở trong bình (kiểu ống chùm). 
Hai dòng đó có thể di chuyển cùng chiều hay ngược chiều, nhìn chung sự trao 
đổi nhiệt theo kiểu ngược chiều hiệu quả hơn. 

 

 

 

 
 
 
1. ống ngoài  2. ống trong  3. Vào 
4. Ra 5. Vào      6. Ra  
Hình 7. Mô hình thiết bị trao đổi nhiệt loại ống lồng ống 
 
 
                                                                         
 
                                                                                                                                              
                                                                       1. Nắp   2. Bích ghép 
                                                                      3. ống trao đổi nhiệt 
                                                                      4. Vỏ bình 
 
 
 
 
 

           Hình 8.Mô hình thiết bị trao đổi nhiệt loại ống chùm 
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    Trao đổi nhiệt là một biện pháp rất hiệu quả để tiết kiệm nhiệt vì chi phí nhiệt 
chiếm từ 1/2 đến 2/3 chi phí lọc dầu . 

2.4. Máy bơm 

    Bơm là máy thuỷ lực dùng để vận chuyển và tuyền năng lượng cho chất lỏng. 
Trong công nghiệp chế biến dầu thì bơm được sử dụng rất rộng rãi. Sử dụng loại 
bơm nào là do yêu cầu kỹ thuật (năng xuất, hiệu xuất, công xuất) và yêu cầu kinh 
tế (rẻ tiền, làm việc an toàn)... Ngoài ra chế độ vận hành của dây chuyền (các 
thông số) cũng là căn cứ để chọn bơm. Lý do là sự vận hành cũng như năng xuất 
của bơm phụ thuộc rất nhiều vào các yếu tố như: áp xuất, nhiệt độ... Đối với quá 
trình reforming xúc tác thì chất lỏng cần vận chuyển có độ nhớt nhỏ, sạch. Lưu 
lượng và áp xuất yêu cầu không lớn lắm, kết hợp với một số yếu tố khác ta chọn 
bơm ty tâm. 
    Tất nhiên người ta cũng có thể sử dụng cả những loại bơm khác như bơm 
piston, bơm xoáy lốc... Dưới đây là biểu đồ cho biết vùng áp dụng các loại bơm. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Hình (18): Vùng áp dụng các loại bơm khác nhau. 
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Bơm ly tâm có nhiều ưu điểm so với các loại bơm khác như : 
+ Cung cấp đều . 
+ Chạy nhanh (có thể nối trực tiếp với động cơ) . 
+ Thiết bị đơn giản, có thể bơm các chất lỏng không sạch .  
Nhìn chung bơm lý tâm được dùng trong phạm vi áp xuất từ trung bình 

trở xuống và năng xuất trung bình trở lên . 
 

3.Các công nghệ reforming điển hình trên thế giới 

    Có thể thấy một hệ thống các công nghệ reforming trên thế giới hiện nay rất 
đa dạng và phong phú. Có thể thống kê các hãng nổi tiếng, đi đầu trong lĩnh vực 
này thông qua bảng… 
    Phương pháp tái sinh xúc tác của quá trình reforming xúc tác thường được 
chia làm 3 loại: Thiết bị bán tái sinh (xúc tác cố định), thiết bị tái sinh tuần hoàn 
(có lắp đặt 1 thiết bị phản ứng phụ) và thiết bị lớp xúc tác chuyển động. 
    ở đây vấn đề cơ bản trong thiết kế thiết bị xúc tác là sự cân bằng nhiệt. Những 
phản ứng tạo ra những sản phẩm thơm thu nhiệt rất mạnh. Mặc dù những phản 
ứng này được bù lại bởi phản ứng tỏa nhiệt hydrocracking, vẫn cần phải cung 
cấp một lượng lớn nhiệt vào vùng phản ứng. Trong thiết bị lớp xúc tác cố định, 
nhiệt được cung cấp bởi việc sử dụng một số thiết bị nối tiếp và gia nhiệt bổ 
xung lại ở giữa những phản ứng. Vì những hợp chất có khả năng phản ứng cao 
lại phản ứng đầu tiên nên độ giảm nhiệt độ lớn xảy ra ở thiết bị đầu tiên. Mỗi 
thiết bị tiếp theo có độ giảm nhiệt độ thấp hơn thiết bị trước nhằm đảm bảo hiệu 
suất nhưng không lãng phí xúc tác và công suất thiết bị. 

 

Bảng II.3. Các hãng đi đầu trong quá trình cải tiến reforming xúc tác 

Tên quá 
trình 

Hãng 
thiết kế 

Loại thiết bị 
phản ứng 

Loại 
xúc tác 

Loại lò 
tái sinh 

Platforming UOP Xúc tác cố định R11 - R12 
Pt = 0,375  

0,75 

Tái sinh 
gián đoạn 

Powerformin
g 
 

EXXON Xúc tác cố định KX, RO, BO 
(Pt, Re) 

Tái sinh 
gián đoạn 

IFP 
reforming 
 

IFP Xúc tác cố định RG 400 
Pt (0,2 - 0,6) 

Tái sinh 
gián đoạn 

Magnaformin
g 
 

Engelhar
d 

Xúc tác cố định RD.150 
(pt = 0,6); 

E500 

Tái sinh 
gián đoạn 



 

 

Rehniforming 
 

CRC Xúc tác cố định FC (pt, Re) Tái sinh 
gián đoạn 

CCR plat-
forming 
 

UOP Xúc tác chuyển 
động, thiết bị phản 
ứng chồng lên nhau 

 
R16 : 20 

pt, Re 

 
Tái sinh 
liên tục 

Aromizing IFP Xúc tác chuyển 
động, thiết bị phản 
ứng chồng lên nhau 

Pt, Re Tái sinh 
liên tục 

 
    Trong quá trình reforming xúc tác chuyển động, nhiệt được cung cấp bởi dòng 
khí tuần hoàn. Trong hydroforming pha lỏng, dòng khí tuần hoàn được đưa vào 
đáy của thiết bị và đi qua lớp xúc tác tầng sôi. Do sự trộn nhanh chóng của xúc 
tác, nhiệt độ của lớp xúc tác có thể coi là không đổi. Trong xúc tác chuyển động 
không có sự trộn của xúc tác, do đó dòng khí tuần hoàn nóng được đưa vào tại 
một số điểm trong lớp xúc tác. Xúc tác được đốt nóng khi nó đi qua mỗi điểm. 
Giữa các điểm nhiệt độ của xúc tác giảm do tác dụng của những phản ứng thu 
nhiệt. 

    Một hệ thống reforming khá phổ biến hiện nay là hệ thống bán tái sinh: 
nguyên liệu được sử lý trước khi đi qua bộ phận trao đổi nhiệt với dòng sản 
phẩm, nguyên liệu kết hợp với dòng khí tuần hoàn đi vào thiết bị cấp nhiệt để 
tăng nhiệt độ lên khoảng 900  980oF. Sau đó nguyên liệu đi vào thiết bị phản 
ứng. Các lò nung ở giữa các thiết bị để bù lại sự mất mát nhiệt do các phản ứng 
thu nhiệt. Sản phẩm sau khi trao đổi nhiệt với nguyên liệu được đi vào một máy 
sấy chân không. Tại đây, sản phẩm lỏng được lấy ra ở đáy còn phần ở đỉnh được 
phân chia thành sản phẩm hydro và khí tuần hoàn. Sản phẩm lỏng được đưa đi 
ổn định để loại bỏ phần nhẹ. Thiết bị này ngừng làm việc theo chu kỳ để tái sinh 
xúc tác. Thời gian giữa hai lần tái sinh ít nhất là 6 tháng. áp xuất trong thiết bị 
thường là từ 500  550 psi (áp xuất cao). Với thiết bị này, trị số octan lớn nhất 
của sản phẩm chỉ đạt khoảng RON = 100. 



 

 

 
                    Hình II.7. Sơ đồ công nghệ reforming bán tái sinh xúc tác 

Hệ thống tuần hoàn: hệ thống này khác hệ thống bán tái sinh ở chỗ nó có 
thêm một số thiết bị phản ứng dự trữ và một hệ thống đường ống nữa để xúc tác 
trong một thiết bị có thể tái sinh trong khi các thiết bị kia vẫn làm việc. Thiết bị 
này có thể thay thế cho bất kỳ thiết bị nào trong hệ thống. Ưu điểm của quá trình 
này là áp xuất thiết bị thấp nên có thể đạt được hiệu xuất sản phẩm và trị số 
octan cao (RON trên 100). Cốc ở thiết bị cuối cùng thường nhiều hơn ở các thiết 
bị trước vì nhiệt độ trung bình cao hơn do vậy nó thường được thay thế thường 
xuyên hơn. Do hệ thống này làm việc ở áp xuất thấp hơn (200  400 psi) và điều 
kiện khắc nghiệt hơn thiết bị phần tái sinh nên việc tái sinh từng thiết bị được 
tiến hành thường xuyên và do đó hiệu xuất sản phẩm cao hơn trong hệ thống bán 
tái sinh. 

Hệ thống lớp xúc tác chuyển động: trong hệ thống này, thiết bị thường được 
đặt chồng lên nhau từ thiết bị cuối cùng (thiết bị A) được đặt bên cạnh đường đi 
của nguyên liệu cũng giống trường hợp khác. Nguyên liệu cũng được nung nóng 
bằng trao đổi nhiệt. Thiết bị phản ứng là loại thiết bị chảy xuyên tâm, xúc tác 
chuyển động chậm tại thiết bị đầu tiên ở đỉnh đến thiết bị ở đáy. Xúc tác đã bị 
cốc lắng đọng được đưa tới bộ phận tái sinh. Xúc tác cũng được đi vào thiết bị 
A. 

Một loại khác ít phổ biến hơn là các thiết bị phản ứng đặc riêng như bán tái 
sinh. Xúc tác đã bị lắng cốc được tách ra ở thiết bị cuối cùng và đưa đi tái sinh. 
Xúc tác mới và xúc tác đã tái sinh được đưa vào đỉnh của thiết bị đầu tiên để duy 
trì lượng xúc tác không đổi. 
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Vì hệ thống này hạn chế sự tạo cốc trên xúc tác nên nó có thể làm việc ở áp 
xuất thấp 100 psi hoặc điều kiện khắc nghiệt hơn. 

 Sự mất mát hiệu suất sản phẩm có thể hạn chế tối đa nếu chọn được tỷ lệ tuần 
hoàn xúc tác thích hợp. 

Hệ thống xúc tác tầng sôi: Hệ thống này gồm những thiết bị phản ứng và 
thiết bị tái sinh đặt nối tiếp nhau. Hệ thống làm việc ở áp xuất 200  300 psi 
nhiệt độ 900F. Để duy trì nhiệt độ này khí tuần hoàn phải được đun nóng đến 
nhiệt độ 1200F (nhiệt độ nguyên liệu nhỏ hơn 1100F để giảm cracking nhiệt). 
Những đường ống xoắn làm nguội được lắp trong thiết bị tái sinh để làm giảm sự 
quá nhiệt do đốt cháy và giãn nhiệt độ ở  1100F xúc tác có thể được tuần hoàn 
với tỷ lệ 1 pound/pound nguyên liệu. 

Nếu tỷ lệ tuần hoàn cao hơn, nhiệt đốt cháy sẽ có thể truyền sang thiết bị phản 
ứng và đường ống làm sạch có thể loại bỏ. Tuy nhiên, nếu tăng tỷ lệ tuần hoàn 
yêu cầu nén khó trong thiết bị tái sinh sẽ tăng vì modipden trong xúc tác tuần 
hoàn sẽ bị khử trong thiết bị phản ứng và bị oxy hóa lại trong thiết bị tái sinh.  

Một phương pháp được sử dụng để truyền tất cả nhiệt tái sinh mà không làm 
tăng lượng không khí. Theo phương pháp này, một vật liệu trơ chưa tinh chế 
được tuần hoàn giữa thiết bị phản ứng và thiết bị tái sinh với tỷ lệ phụ thuộc vào 
tỷ lệ tuần hoàn xúc tác. 

Các hệ thống kết hợp: trị số octan của một quá trình reforming có thể được 
nâng cao bằng cách sử dụng những phương pháp chiết, hấp thụ hoặc cracking 
nhiệt phụ trợ. Sự kết hợp giữa quá trình platforming và chiết gọi là reforming, 
trong khi sự kết hợp giữa hấp thụ hoặc reforming nhiệt với họ Uareforming gọi 
là iso - plus. 

Có rất nhiều quá trình feforming khác nhau do các công ty khác nhau đưa ra. 
Điều kiện hoạt động của một số quá trình được đưa ra trong bảng. 

 
 

Bảng II.4. Điều kiện hoạt động của một số quá trình reforming 
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Phản ứng 

T, oF 890 940 850960 875  950 850  950 

P, psi 100  300 200 700 200600 200  400 

WHSP, 

pound/pound 
0,31 1 4 1  5 1 5 

Tái sinh 

Loại Riêng Không Gián đoạn Tuần 

hoàn 

T, oF 1100  1050  

P, Psi 200  250  300  

Thời gian giữa 2 

lần tái sinh 

Liên tục Vài năm 2  5 

tháng 

7,5 bbT 

(1b) 

 

1. Dây chuyền reforming với lớp xúc tác cố định  
Trong công nghệ chế biến dầu, quá trình reforming với lớp xúc tác cố định 

vẫn còn phổ biến. ở đây điều kiện tiến hành quá trình được chọn để đảm bảo thời 
gian giữa các lần tái sinh lớn (thường trên 6 tháng đến một năm). Quá trình tái 
sinh xúc tác được tiến hành đồng thời trong tất cả  reactor đối với hệ thống 
không có các thiết bị dự trữ. 

- Hệ thống trong đó quá trình Reforming xúc tác thực hiện phần tái sinh xúc 
tác được tiến hành định kì ngay trong thiết bị phản ứng. Loại hệ thống này có thể 
chia thành hai nhóm: 

• Nhóm 1: Các hệ thống trong quá trình tái sinh xúc tác đựoc tiến hành đồng 
thời trong tất cả các thiết bị phản ứng. Hệ thống này được tiến hành ở chế độ 
cứng vừa phải.  Chu kì làm việc của xúc tác kéo dài trong nhiều tháng (có thể 4 
đến 8 tháng). Thuộc nhóm này có thể kể đến công nghệ của các nước Liên Xô 
(cũ) và Mĩ như quá trình Katforming và quá trình Gudri-forming. 

• Nhóm 2: Các hệ thống trong đó quá trình tái sinh xúc tác được thực hiện 
trong một thiết bị phản ứng dự trữ. Nó cho phép không cần dừng toàn bộ hệ 
thống reforming để tái sinh xúc tác, tuy nhiên hệ thống lại phức tạp hơn về mặt 
công nghệ. Hệ thống loại này tiến hành ở chế độ cứng và chu kì làm việc của xúc 
tác ngắn.  

Tiêu biểu cho nhóm này là công nghệ Ultraforming và Platforming 
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Hình II.8. Công nghệ reforming với lớp xúc tác cố định UOP 

Platforming[22] 

 Nguyên tắc hoạt động: 
 Nguyên liệu là phân đoạn naphta đã được sấy khô và làm sạch từ bộ phận 

hydro hoá làm sạch được trộn với khí hydro từ máy nén sau khi qua các thiết bị 
trao đổi nhiệt và được nạp nối tiếp vào lò đốt nóng và các reactor  theo thứ tự từ 
1 đến 3 (ngày nay thường dùng đến lò thứ 4). Sản phẩm ra khỏi lò sau khi qua 
các thiết bị trao đổi nhiệt được nạp tiếp vào thiết bị đốt nóng và thiết bị làm sạch. 
Sau đó qua thiết bị ngưng tụ, sản phẩm sẽ giữ ở nhiệt độ 38OC. Khí không ngưng 
sẽ được tách ra ở thiết bị tách khí . Phần lớn khí này được máy nén và tiếp tục 
tuần hoàn lại. 

 Phần còn lại được dẫn sang bộ phận tách khí và sử dụng H2 sau tách cho các 
quá trình khác, ví dụ  cho hydro hoá làm sạch.  

Sản phẩm đáy của thiết bị tách được đưa qua thiết bị trao đổi nhiệt với sản 
phẩm nóng của đáy cột. Sản phẩm đỉnh của cột được dẫn sang thiết bị ngưng tụ. 
Hơi sẽ được tách khỏi dây chuyền. Sản phẩm lỏng được hồi lưu bằng bơm. Xăng 
reforming ổn định ở đây được đưa qua thiết bị trao đổi nhiệt rồi qua thiết bị làm 
sạch, sau đó đi vào bể chứa. 

 



 

 

Bảng II.5. Các dây chuyền xúc tác cố định thường dùng trong công 

nghiệp. 

 

Tên quá trình  Hãng thiết 

kế 

Loại xúc tác 

Platforming UOP R11-R12:Pt =0.3750.75 

Powerforming Exxon RX, Ro, Bo(Pt,Re) 

IFP Reforming IFP RG  400Pt (0.20.6) 

Magnaform-ing Engelhard RD.150(Pt=0.6)E500 

Reniforming CRC F(Pt, Re) 

 

 
Hình II.9. Sơ đồ công nghệ xúc tác cố định Dualforming 
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Hình II.10.  Sơ đồ công nghệ xúc tác cố định Magnaforming 

• Tái sinh xúc tác : 
Đối với hệ thống công nghệ tái sinh đồng thời tất cả là phản ứng thì các bước 

tiến hành như sau : 
Đầu tiên ngừng bơm nguyên liệu, cho thiết bị phản ứng hydrocracking ngừng 

hoạt động song vẫn tiếp tục bơm khí để đuổi hết các hydrocacbon đồng thời 
giảm dần nhiên liệu đốt lò sau đó ngừng hẳn. Nhiệt độ hạ xuống 200OC thì 
ngừng bơm khí hydro, thải hết khí hydro bằng cách hút chân không. Thổi và thải 
khí trơ sau đó bơm khí trơ đến áp  suất khoảng 10 atm, đun nóng thiết bị phản 
ứng từ từ, khi nhiệt độ vào khoảng 250OC thì bơm không khí vào sao cho lượng 
oxy vào khoảng 0,5% thể tích và tăng từ từ  cho đến 2% thể tích thì kết thúc. Khi 
cốc đã cháy hết, nhiệt độ vào khoảng 400OC, giữ nhiệt độ trong lò không quá 
500OC sau đó làm lạnh, thổi khí trơ qua và cuối cùng thổi khí chứa hydro qua. 
Bắt đầu khởi động lại hệ thống để làm việc. Khi sơ đồ công nghệ có sử dụng lò 
dự trữ thì việc tái sinh không làm gián đoạn thời gian làm việc và chỉ đơn giản là 
chuyển đường dẫn nguyên liệu sang lò phản ứng làm việc thế, quá trình tái sinh 
đối với lò phản ứng đã làm việc tương tự như đã trình bày ở trên. 
 

2. Dây chuyền reforming với lớp xúc tác chuyển động 

Vào những năm 1970, một cải tiến nổi bật về quá trình reforming xúc tác ra 
đời đó là quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và IFP gọi là quá trình 
CCR. Đến năm 1996, hãng UOP đã xây dựng được 139 nhà máy CCR, còn IFP 
có 48 nhà máy CCR. 

Những số liệu sau đây của hãng UOP sẽ minh hoạ cho tính ưu việt của công 
nghệ CCR tái sinh xúc tác liên tục. 
Đặc biệt của dây chuyền này là các lò phản ứng chồng lên nhau thành một 

khối. Xúc tác chuyển động tự chảy từ reator  trên cùng  xuống reator cuối cùng, 
sau đó xúc tác đã làm việc được chuyển sang thiết bị tái sinh để khôi phục lại 
hoạt tính rồi nạp trở lại reator thứ nhất rồi tạo thành chu kỳ lớn. 

Trong các hệ thống này quá trình tái sinh xúc tác được thực hiện trong một 
thiết bị tái sinh riêng. Đây là hệ thống reforming xúc tác hiện đại nhất xuất hiện 
ở Mĩ năm 1971 . Trong các hệ thống này, các thiết bị phản ứng được bố 



 

 

chồng lên nhau làm thành một cơ cấu chung nhất. Xúc tác đi từ thiết bị thứ nhất 
xuống thiết bị phản ứng thứ 2 rồi từ thiết bị thứ 2 xuống thiết bị thứ 3, 4 và cuối 
cùng xúc tác được đưa sang thiết bị tái sinh. Sau khi xúc tác đã tái sinh nó lại 
được đưa trở về thiết bị phản ứng thứ nhất. Như vậy quá trình Reforming xúc tác 
được thực hiện liên tục. Nhờ lấy ra liên tục một phần xúc tác để tái sinh lên có 
thể duy trì mức độ hoạt tính trung bình của chất xúc tác cao hơn và ổn định hơn 
so với hệ thống với lớp xúc tác cố định. Do vậy mà áp suất và bội số tuần hoàn 
khí chứa hydro có thể giảm xuống tương ứng 3,5 12 at và 400  500m3/m3. 

Việc giảm được áp suất có ảnh hưởng tốt đến quá trình, tăng được hiệu suất, 
tăng nồng độ hydro trong khí chứa hydro.  

 
Hình II.11. Sơ đồ công nghệ reforming xúc tác chuyển động tái sinh liên tục 

CCR Platforming của hãng UOP [22] 

• Nguyên lý hoạt động : 
Nguyên liệu trộn với khí hydro tuần hoàn được đốt nóng đến nhiệt độ phản 

ứng (520-530OC) trong các thiết bị trao đổi nhiệt và bộ phận thứ nhất của lò 
ống rồi được nạp vào thiết bị phản ứng thứ nhất ở trên cùng. Sau khi tiếp xúc với 
xúc tác, nguyên liệu bị biến đổi tuỳ thuộc vào các điều kiện công nghệ của quá 
trình. Khối thiết bị phản ứng gồm bốn thiết bị chồng lên nhau theo trục thẳng 
đứng, kích thước tăng dần từ trên xuống dưới và đều là kiểu xuyên tâm. Trong 
mỗi  reator có thiết bị riêng về ống dẫn xúc tác, bộ phận phân phối, bộ phận cách 
ly và các thiết bị khác sao cho phù hợp với quá trình chuyển động  của xúc tác và 
các phản ứng hoá học xẩy ra. 
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Lượng xúc tác chứa trong reator rất  khác nhau, reator thứ nhất chỉ chứa 
1020% lượng xúc tác và reactor cuối chứa khoảng 50% khối lượng xúc tác. 
Xúc tác đã làm việc được chuyển sang lò tái sinh xúc tác, hỗn hợp khí phản ứng 
đi ra khỏi reactor thứ nhất được qua lò đốt  nâng lại đến nhiệt độ phản ứng rồi 
được nạp ngay vào reator thứ hai, cứ như vậy cho đến reator thứ 4. Sau reator 
thứ 4, hơi khí sản phẩm được ngưng  tụ và và làm lạnh tiếp trước khi chuyển 
sang bộ phận  phân tách sản phẩm. ở thiết bị tách, sản phẩm được chia thành  
hydrocacbon lỏng ngưng tụ và hơi khí giàu hydro. Phần lớn khí này được quay 
lại reador nhờ máy nén khí tuần hoàn, phần khí còn lại được trộn với bộ phận tái 
tiếp xúc rồi đi ra cột ổn định sản phẩm. 

Công nghệ của IFP được xây dựng ở Pháp vào năm 1973 [14,18]. ở sơ đồ dây 
chuyền có bốn thiết bị phản ứng, sắp xếp theo một dãy. ở trong thiết bị phản ứng 
có hệ thống nhiều lưới  để tuần hoàn  đều xúc tác. Số van nằm trong phần tiếp 
xúc đều với xúc tác  phải ít nhất. Trên ống dẫn chứa xúc tác phải bố trí van tự 
động.  

Sơ đồ này làm việc với điều kiện áp suất 1,4at (thậm chí 1,0519 at). Xúc tác 
chứa 0,35 và 0,5 % khối lượng Pt. Và ở sơ đồ này nhận được xăng có trị số octan 
100105. Khi dùng xúc tác RG-451 và dùng nguyên liệu phân đoạn 70-1540C, tỷ 
trọng 736 kg/m3 thì thu được sản phẩm có thành phần hydrôcacbon như sau: 
parafin 51%, naphten 43% và thơm 6% theo thể tích . Tỷ lệ mol H2/RH là 6/1. 
Tốc độ nạp nguyên liệu là 2,5/h. 
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Hình II.14. Công nghệ reforming xúc tác của IFP 

 

Bảng II.6. ảnh hưởng áp suất làm việc lên các chỉ tiêu của quá trình  

 áp suất, MPa 

3,2 2,5 1,8 11,1 

Hiệu suất ,% khối lượng: 
-Xăng đã khử butan 

(C5+>C5) 
-Hydro 

    
81,2,2

6 
83,4 84 86 

 
2,2 

 
2,5 

 
2,8 

 
3 

Thời gian của chu kỳ 
đầu: 

Tên (tháng) 

    
14 12 9,5 5 

Hàm lượng hydro trong 
khí tuần hoàn , % thể 

tích 

    
80 83 86 87 

 

3. Các công nghệ Newreforming  

Nguyên liệu tốt của quá trình reforming truyền thống là phân đoạn naphta 
nặng từ dầu thô. Trải qua quá trình phát triển, các nhà công nghệ đã thiết lập một 
quá trình reforming hoàn toàn mới, nhằm biến đổi chọn lọc phần khí hoá lỏng 
thành các cấu tử cao octan pha trộn vào xăng cho chất lượng cao hơn. Quá trình 
này đã giải quyết được phần naphta nhẹ thừa do trị số octan của nó quá thấp, 
không thể sử dụng để pha trộn vào xăng. Từ năm 1997, quá trình reforming ra 
đời đã tạo điều kiện cho một loạt nhà máy newreforming trên thế giới. 

IV.1. Cơ sở của quá trình newreforming 
Các phản ứng chính xảy ra trong quá trình Newreforming: 



 

 

- Dehydro hoá parafin tạo olefin 
- Oligome hoá olefin để tạo thành dime và trime 
- Vòng hoá dime và trime 
- Dehydro hoá hợp chất vòng tạo hydrocacbon thơm 
- Ngoài các phản ứng như trên còn có các phản ứng phụ như 

hydrocracking tạo metan, etan và ngưng tụ tạo cốc trên xúc tác. 
Xúc tác cho quá trình Newreforming là zeolit. Zeolit có tính chọn lọc cho quá 

trình vòng hoá. Chính tính chất này làm hạn chế kích thước phân tử của các sản 
phẩm  trung gian và cho sản phẩm chính là các hydrocacbon thơm một vòng. 
Tuy có ưu điểm là tận dụng được nguồn nguyên liệu nhưng cũng phải thấy rằng 
quá trình Newreforming xúc tác chon cốc bám trên bề mặt xúc tác nhiều hơn.  
Do vậy, việc tái sinh xúc tác phải áp dụng công nghệ tái sinh xúc tác liên tục 
CCR hay dùng lò dự trữ. 
IV.2. Các quá trình Newreforming 

Quá trình Newreforming được phát triển đầu tiên do hãng UOP. Sau đó công 
nghệ này dần được cải thiện và áp dụng trên nhiều nước như Mỹ, Nhật Bản, 
Arập… 

Bảng II.7. Các quá trình Newreforming trên thế giới 

Quá trình Hãng thiết kế Nguyên liệu 

Cyclar BP/UOP LPG 

Z-Former Mitsubisi / Chiyoda LPG, Naphta nhẹ 

Aromax CRC Naphta nhẹ 

Aroforming IFP Naphta nhẹ 

Mz forming Mobil Naphta nhẹ, naphta 

nhiều olefin 

 

Trong các qúa trình trên phải kể đến quá trình Z-former, xúc tác zeolit được 
chế tạo cùng với silicat kim loại và chất liên kết đặc biệt. Xúc tác có độ bền vật 
lý tuyệt vời, có thể tái sinh nhiều lần và cho năng suất rất cao. 

Sơ đồ quá trình Z-Forming như sau. 
 

 



 

 

 
Hình II.15. Sơ đồ quá trình Z-Former 

Dây chuyền gồm bộ phận lò phản ứng và bộ phân tách sản phẩm khí-lỏng. Có 

bốn lò phản ứng nối tiếp nhau. Mỗi lò phản ứng lại có bộ phận lọ dự trữ để đốt 

cốc trên xúc tác khi tái sinh.  

 

 

 

 

PHẦN TÍNH TOÁN 
 
1. Nhiệm vụ tính toán: 
Sơ đồ công nghệ chọn gồm 3 lò phản ứng nối tiếp nhau. Tái sinh xúc tác cố 

định. Để tính toán được đầy đủ các lò phản ứng là một vấn đề không đơn giản. 
Vì thời gian có hạn nên ta chỉ tính toán cho thiết bị phản ứng (lò phản ứng) và 
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cũng chỉ tính toán những vấn đề cơ bản như cân bằng vật chất, cân bằng nhiệt 
lượng, kích thước cơ bản của phản ứng . 

1.1 Cơ sở của qúa trình tính toán . 

Những tính toán lò phản ứng dựa trên các số liệu ban đầu đã cho như công 
suất, đặc tính của nguyên liệu. Ngoài ra còn có một số thông số chọn theo tài liệu 
. 

* Trình tự tính toán : 

1.1.1. Chọn thông số ban đầu . 

- áp suất đầu vào của mỗi lò phản ứng . 
- Nhiệt độ của hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn của đầu vào ở mỗi lò 

phản ứng . 
- Tốc độ nạp liệu . 
- Tỷ số hydro / hydrocacbon (mol) . 

1.1.2. Tính toán cho các lò phản ứng : 

- Tính toán cân bằng vật chất . 

    + Xác định tốc độ chuyển hóa hydrocacbon naphten thành parafin. 
    + Xác định hằng số cân bằng của phản ứng trên . 
    + Tính toán độ thay đổi hàm lượng hydrocacbon và parafin do phản ứng 

này . 
   + Xác định hằng số tốc độ của phản ứng loại hydro của hydrocacbon 

naphten thành hydrocacbon thơm . 
  + Xác định hằng số cân bằng hóa học của phản ứng loại hydrocacbon . 
  + Tính toán độ giảm lượng hydrocacbon naphten do phản ứng loại hydro . 
  + Tính toán cân bằng vật chất cho toàn lò phản ứng . 

* Xác định thành phần khí tuần hoàn của hỗn hợp ở cửa ra của lò phản ứng . 

- Thiết lập cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng, từ đố tính toán nhiệt độ của 
hỗn hợp khí ở cửa ra của lò phản ứng. Độ giảm nhiệt độ trong lò phản ứng . 

- Chọn và tính kích thước của lò . 

1.2. Những số liệu cần thiết cho trước và cần xác định . 



 

 

- Năng suất : 1.000.000 tấn/năm . 

- Nhiệt độ : 753K  803k . 
- Tốc độ thể tích : 1,5h-1 . 

- áp suất at : 40  45 at  
- Thời gian làm việc xúc tác 1 năm  

- Lượng cốc bám trên xúc tác (% trọng lượng) : 3  5% 
- Nguyên liệu có những đặc tính sau : 

Bảng 8: đặc tính của nguyên liệu (dầu Bạch Hổ): 
 
Tỷ trọng (g/cm3) Thành phần phân đoạn, K %, khối lượng 

0,733 Ts đầu Ts 50 Ts cuối P N A 

 358 395 438 62,61 26 11,39 

 
* Quá trình reforming xúc tác xảy ra các phản ứng sau : 

- Phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành RH thơm 

CnH2n         CnH2n-6  + 3H2  (1) 

- Phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành parafin  

CnH2n    + H2     CnH2n+2    (2) 

- Phản ứng hydro cracking hydrocacbon parafin . 

CnH2n+2     + (3-n)/3          n/15 (CH4  + C2H6  + C3H8  C4H10 + C5H12)  

(3) 

Sự giảm hàm lượng hydrocacbon do chuyển hóa hoá học ở các phản ứng 
trên được mô tả bằng các phương trình vi phân sau : 
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Trong đó: PN  là áp suất của naphten . 
    P: là áp suất của hệ . 
    Nn, Np lần lượt là phần mol của hydrocacbon naphten và parafin trong 

nguyên liệu . 

    Vr là đại lượng nghịch đảo của tốc độ nạp liệu theo mol kg xúc 
tác/h.nguyên liệu . 

K1  là hằng số tốc độ phản ứng (1) được xác định bằng đồ thị hình (3.1) kg 
xúc tác/h.pa.nguyên liệu . 

K2 là hằng số tốc độ phản ứng (2) được xác định bằng đồ thị hình (3.2) kg 
xúc tác/h.nguyên liệu . 

K3 là hằng số tốc độ của phản ứng (3)được xác định bằng đồ thị hình (3.3) kg 
xúc tác/h.nguyên liệu . 

KP1, KP2  lần lượt là hằng số cân bằng hóa học của phản ứng (1), (2) được tính 
theo phương trình sau : 

KP1  =  9,8 . 13 . 1012 . e46,15 - 25600/T   (7) 

KP2  =  98,1-1 . 10-3 . e(4450/T)  - 7,12     (8) 

Thành phần tuần hoàn khí ở bảng sau . 

 

 

Bảng 9 :  thành phần khí tuần hoàn  
Cấu tử H2 CH4 C2H6 C3H8 C4H1

0 

C5H1

2 
% 86 4 5 3 1 1 

 
Để tính thành phần của hỗn hợp ta dùng công thức sau : 
Mc.Yi = Mi.Y.i' 
Trong đó : Me là khối lượng phân tử trong bình của nguyên liệu . 
Mi là khối lượng phân tử trong bình của các hydrocacbon trong nguyên liệu . 

(6) 



 

 

Yi và Yi'  lần lượt là phần khối lượng và phần mol của cấu tử i trong nguyên 
liệu . 

Theo [ ]ta có Mc = 113  

* Một cách tổng quát ta có thể tính khối lượng của các hydrocacbon trong 
nguyên liệu như sau : 

Bảng 10 : Khối lượng tổng quát của các hydrocacbon 
Hydrocacbon Công thức hóa học Công thức khối lượng 

Aromatic CnH2n - 6 MA = 14n-6  

Naphaten               CnH2n             MN = 14n 

Parafin CnH2n +2  Mp = 14n+2  

    
 
Ngoài ra còn tính theo công thức : 

 
 
 
 
Trong đó : 

YP , YN , YA   lần lượt là phần khối lượng của các hydrocacbon trong 
nguyên liệu. 

MA MN , MP  là khối lượng phân tử của các hydrocacbon . 
Aromatic, naphten và parafin trong nguyên liệu : 

 
 
 
 

 
 
Biến đổi ta được phương trình sau : 

 
 
 
 

Với YA=0,1139; YN=0,26; YP=0,6261. 
Giải phương trình trên ta có n=8,038. 
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Vậy khối lượng phân tử trung bình của các hydrocacbon như sau : 
Mp = 14n + 2 = 14.8,038 + 2 = 106,53 
MN = 14n    = 14.8,17           = 112,53 
MA = 14n - 6 = 14.8,17 - 6    = 114,53 

Từ đó ta có các số liệu về nguyên liệu như sau : 
Bảng 11: Thành phần của nguyên liệu 

 
Cấu tử Khối lượng phân tử Hàm lượng trong nguyên liệu 

  Yi phần khối 
lượng  

Yi' = 
Yi.Mc/Mi 

Cn H2n + 2 114,53 0,6261 0,618 

Cn H2n 112,53 0,26 0,261 

Cn H2n - 6 106,53 0,1139 0,121 

      - 1,000 1,000 

 
 
* Tính năng suất của thiết bị ta dùng công thức sau : 

  Gc  =  L/24 ,  kg/h . 

Với L là năng suất năm, L = 1.000.000 tấn/năm . 

Trong đó n là số ngày hoạt động trong năm, ở đây n = 340 ngày (có 25 
ngày nghỉ để sửa chữa và bảo dưỡng) . 

Vậy ta có 

Gc = 1.106.1000/24.340  = 122549,0196 (Kg/h) 

+ Năng suất thiết bị tính ra (Kmol/h) 

nhân dân = Gc/Me = 122549,0196/11 = 1084,5 (Kmol/h) 

Vậy ta có bảng sau : 

Bảng 12 lượng hydrocacbon trong nguyên liệu : 
Cấu tử Yi' Nd = nd.Yi' 

Cn H2n + 2 0,618 670,22 



 

 

Cn H2n 0,261 283,05 

Cn H2n - 6 0,121 131,22 

     1,000 1084,5 

* Tính lượng khí tuần hoàn cần thiết 

Với tỷ lệ H2/RH nguyên liệu 

Lưu lượng thể tích của nguyên liệu trong một giờ được tính theo công 
thức sau: 

Gr  = (Gc/Pc).ni 

Trong đó: Gc   là năng suất của thiết bị, (kg/h) 

Pc  là tỷ trọng của nguyên liệu Pc=733(kg/m3) 

Ni  là tỷ lệ H2/RH, (m3/m3)  = 1500 .  

Vậy lưu lượng thể tích của nguyên liệu trong một giờ là : 

Gr = (122549,0196/733).1500  =  250782,4412 (kg) 

Năng suất khí tuần hoàn được tính : 

N'r   = Gr / 22,4  = 250782,4412/ 22,4  =  11195,6447(Kmol/h) . 

Vậy thành phần khí tuần hoàn được cho ở bảng sau : 

 
 
Bảng 13 : Thành phần của khí tuần hoàn . 

Cấu tử Khối lượng 
phân tử Mi 

Thành phần 
 mol Y'i  

Mi.Y'i Mri = n'r .Y'i 

 H2 2 0,86 1,72 9628,99 

C H4 16 0,04 0,64 447,83 

C2 H6 30 0,05 1,50 559,782 

C3 H8 44 0,03 1,32 335,87 

C4 H10 58 0,01 0,58 111,96 

C5 H12 72 0,01 0,72 111,96 



 

 

       - 1,00 6,50 11195,64 

* Lượng hydrocacbon tuần hoàn là : 

11195,64- 9628,99 = 1566,65(kmol/h) 

* Lượng chất xúc tác cho quá trình là . 

Thể tích xúc tác  

Vxt   =  Gc / c V0 

Trong đó :  

Vo là tốc độ thể tích = 1,5h-1 

 
 

Vậy lượng xúc tác được tính là : 

Mxt  =  Vxt . xt  ,  (kg) 

Trong đó: 

xt   là khối lượng riêng của chất xúc tác,  (Kg/m3) . 

xt  =  500  650 , (kg/m3) 

Chọn xt  =  600 (kg/m3) 

Vậy : Mxt  = 111,46  . 600  =  66876  (kg) 

* Tính toán sự phân bố áp suất của các cấu tử trong hỗn hợp nguyên liệu 
và khí tuần hoàn . 

Công thức tính :                   

             Pi  =  P.Y'i 

Trong đó : P: là áp suất chung trong lò phản ứng, Pa 

Y'i : Phần mol cấu tử trong hỗn hợp . 
* Thành phần áp suất được cho ở bảng sau : 
Chọn áp suất P = 40 at=3922722,37(Pa) 

)m(46,111
733.5,1

0196,122549V 3
xt 



 

 

           Bảng 14 : Phân bố áp suất theo từng cấu tử 
Cấu tử Ni  (Kmol/h) Y'i = ni/ ni Pi=3,43.106. Y'i (Pa) 

A 131,22  0,0107 41973,13 

N 283,05 0,0230 90222,61 

P 670,22 0,0546 214180,64 

H2 9628,99 0,7840 3075414,34 

P* 1566,65 0,1277 5009316,5 

 12280,13 1,0000 3922722,37 

    Trong bảng trên P*  là lượng hydrocacbon khí tuần hoàn; A,N,P  lần lượt là ký 
hiệu của hydrocacbon aromatic, naphten, parafin trong nguyên liệu . 

 
Bảng 15 : Phân bố chất xúc tác 1,5 : 2 :6,5 

 
Lò phản ứng Lượng chất xúc tác 

 Vxt (m3) Mxt (kg) 

1 16,179 10031,4 

2 22,292 13375,2 

3 72,449 43469,4 

                   111,46 66876 

         1.3. Tính toán lò thứ nhất : 

1.3.1. Tính toán cân bằng vật chất  

Hằng số tốc độ phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành RH 
thơm  

Tr1  = 803oK    1000/Tr1  = 1,245(K-1) 

Theo đồ thị ta tra được K1   =  3,145.10-7  (Kmol/ph.kg xúc tác,pa3) 
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với 

    Độ giảm tương đối do hàm lượng naphten thơm hóa là : 
 
 
 
Suy ra 
  
 
 

Trong đó : Mi là lượng xúc tác 10031,4kg 

NC1 lượng nguyên liệu vào lò thứ nhất 1084,5 Kmol/h 
 
 
 

Với Vr1 = 8,085  vậy ta có  N11  =  0,0281.9,25=  0,26 

Lượng naphten sau khi phản ứng là : 

NN11  = (NN11  -  N11).ncl =  (0,261 - 0,26).1084,5  =  1,0845 
(Kmol/h) . 

- Vậy lượng naphten tăng tham gia phản ứng (1) là : 

0,26.1084,5=281,97(kmol/h) 

Vậy lượng naphten tăng do phản ứng (1) và (2) là : 

Hằng số tốc độ của phản ứng chuyển hóa hydrocacbon thành parafin 
thơm ở nhiệt độ 803oK . 
 
 

K2   =  2,4.10-15   [ Kmol/pa2.h Kg xúc tác  ] 

Tính KP2  : 

0281,0)34,3075414.(13,41973.
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Ta nhận thấy KP2  <<1  chứng tỏ ưu thế phản ứng nghịch chuyển hóa từ 
hydrocacbon parafin thành naphten . 

- Sự tăng hàm lượng naphten do phản ứng (2) là : 
 
 
 
        
                 = 0,42.10-3  Kmol/h.Kg xúc tác  
 

Suy ra : N12 = 0,42.10-3 . 9,25  = 3,885.103  ( Kmol/h) 

+ Vậy lượng naphten sau phản ứng (1) và (2) là : 

nN+12  =  (Y'N+1  +  NN+2  - N11) . Ncl  =  (0,261 - 0,26 + 3,885.10-3) . 
1084,5 

          =  5,298 Kmol/h . 

  lượng naphten chuyển hóa thành aromatic là : 
nA = nN+12   -  nn 11  =  5,298  - 1,0845  = 4,2135  Kmol/h . 

  Vậy ta có cân bằng vật chất các phản ứng hóa học sau : 
 
Bảng 16 : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học thứ nhất :  

Lượng các chất tham gia phản ứng 

(Kmol/h) 
Lượng các sản phẩm 

281,97CnH2n 281,97 CnH2n-6  + 281,97.3 H2 

4,2135CnH2n+2 4,2135CnH2n   +  4,2135 H2 

                * Tổng hợp ta có lượng vật chất ở dòng vào và dòng ra của lò thứ nhất. 

 

 

Bảng17 : Thành phần khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng thứ nhất:  
Cấu tử Lượng vào Lượng ra 

64,214180.
10.0021,0

10.4,234,3075414.61,90222.10.4,2
dV
d

3

15
15
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
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A 131,22 131,22+281,97=413,19 

N 283,05 283,05+4,2135-281,97=5,298 

P 670,22 670,22-4,2135=666,0065 

 1084,5 1084,5 

Khí tuần hoàn 
H2  9628,99 10479,114 

CH4 447,83 447,83 

C2H6 559,782 559,782 

C3H8 335,87 335,87 

C4H10 111,96 111,96 

C5H12
 111,96 111,96 

 11195,64 120457,64 

Tất cả   

                                 Khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng  
 

Cấu tử Mi Ni Y'i = n'i/ni MiY'i 
H2  2 10479114 0,870 1,74 

CH4 16 447,83 0,037 0,592 

C2H6 30 559,782 0,047 1,41 

C3H8 44 335,87 0,028 1,232 

C4H10 58 111,96 0,009 0,522 

C5H12
 72 111,96 0,009 0,648 

 - 12045,764 1,000 6,144 

Lượng khí tuần hoàn là  : 12045,764.6,114=7400917 

Lượng hydrocacbon là    :  195362,45-74009,17=121353,28 

Vậy ta có phưong trình tính n : 

413,19.(14n-6) + 5,298.14n + 666,0065.(14n-2) =121353,28 



 

 

Suy ra n=8,068 

Vậy    MA=14.8,068- 6 =106,952 

           MN=14.8,068      =112,952 

           MP=14.8,068+2  =114,952 

* Tổng hợp các số liệu cân bằng vật chất của lò thứ nhất,  

Bảng 18 : Cân bằng vật chất của lò phản ứng thứ nhất . 
Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi G = MiNi 

Dòng vào 

A 131,22 0,0107 106,53 13978,87 

N 283,05 0,0230 112,53 31851,62 

P 670,22 0,0546 114,53 76760,30 

H2 9628,99 0,7840         6,5                      72771,66 

P* 1566,65 0,1277 

 12280,13 1,0000  195362,45 

 Lượng ra (Thành phần) 

A 413,19 0,0315 106,952 44191,5 

N 5,298 0,0004 112,952 598,42 

P 666,0065 0,0507 114,952 96538,97 

H2 10479,114 0,7981        6,144                    54033,56  
P* 1566,65 0,1193 

 13130,2585 1,0000  195362,45 

 
Cân bằng nhiệt lượng lò(1) 
Ta có phương trình cân bằng nhiệt 
                                    Q1   = Q2 + Q3 + Q4 

Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 



 

 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 
Ta cần xác định entanpi của dòng hơi nguyên liệu vào lò phản ứng (1) 
Số liệu entanpi của H2, CH4, C3H8, C4H10, C5H12,tra ở sổ tay hóa lý 
Số liệu entanpi của A,N,P đuợc tra dựa theo trọng lượng phân tử trung bình ta có 
bảng dưới đây 
   
                     Bảng 19 : tỷ trọng của các cấu tử trong nguyên liệu 
 

Cấu tử 
 

Lối vào(8030K) Lối ra(7530K) 

P 0,746 0,747 

N 0,742 0,743 

A 0,731 0,732 

 
                                            
 
 
 
 
                                          
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Bảng 20 : entanpi của các chất 
 

288
288



 

 

Cấu tử Mi Ni 

Y'i = 
Ni/  M'iY'i Yi = 

MiY'/MiY'i 

Entanpy 
qt 

(KJ/kg) 
qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 9628,99 0,7840 1,568 0,0983 7700 756,91 

CH4 16 447,83 0,0370 0,592 0,0371 1618 66,03 

C2H6 30 559,782 0,0470 1,410 0,0884 1434 126,77 

C3H8 44 335,87 0,0280 1,2320 0,0772 1405 108,47 

C4H10 57 111,96 0,0090 0,522 0,0327 1400 45,78 

C5H12
 72 111,96 0,0090 0,648 0,0406 1392 56,52 

A 108,38 131,22 0,0107 1,140 0,0715 1715 122,48 

N 114,38 283,05 0,0230 2,588 0,1622 1704 276,39 

P 116,38 670,22 0,0546 6,253 0,392 170,3 667,58 

 - 12380,882 1,000 15,953 1,000 - 2220,93 

   + Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 

qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lượng nguyên liệu ban đầu (% khối 
lượng). 

Ta có: GH2  =  (10479,114  -  9628,99) .2  = 1700,248    (Kg/h) . 
 
 

 
Vậy qp  =  - 335.1,39  =  465,65  (KJ/kg) 
Nhiệtdo hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào lò (1) 
Q1 = 195362,45.2220,93 = 433886326,1(Kj/h) 
Ta có nhiệt mất mát do tỏa ra môi trường: 
  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01.4338863261 = 4338863,261(KJ/h) 

   Nhiệt lượng tiêu tốn cho phản ứng reforming 
Q2=Gc.qp= 122549,0196.165,65 = 57064950,98(KJ/h) 

%39,1%100.
1225490196

248,1700b 



 

 

   Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là 
Q3  = Q1- Q2- Q4 = 433886326,1- 57064950,98 - 43388,261 = 372482511,9 

                                                                                       (KJ/kg) 
Mà Q3   =   195362,45.qTr 
Suy ra qTr=1906,62(KJ/kg) 

   Ta có bảng sau : 
Bảng 21 : Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ nhất . 

 

Dòng Nhiệt độ 
(oK) 

Lượng 
(Kg/h) 

Entanpy 
(KJ/kg) 

Nhiệt lượng 
(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 195362,45 2220,93 433886326,1 

  195362,45  433886326,1 

Dòng ra 

Q2 753 122549,0196 165,65 57064950,98 

Q3 753 195362,45 1906,62 372482511,9 

Q4 753   4338863,261 

    433886326,1 

 
c. Tính kích thước ở lò thứ nhất : 

chiều cao lớp xúc tác trong lò phản ứng (1) 

Hxt =Vxt/F 

Trong đó Vxt là thể tích lớp xúc tác trong lò , (m3) 

                F là tiết diện vòng giữa các ống lọc (m2). Giá trị F được tính 
theo công thức 

F=  2
1

2
1 D)02,0.22Dt(.

4
 

     (m2) 

Trong đó Dt1 là đường kính lò phản ứng (1) chọn Dt1=2,2m 



 

 

 bề dầy thân lò chọn =0,04m 

D1 đường kính ống trung tâm chọn D1=0,5m 

Vậy F=   22 05,002,0.204,0.22,2.
4
14,3

  = 3,2  (m2) 

Chiều cao của lớp xúc tác Hxt= 2,3
719,16 =5,23 (m) 

Chiều cao của lò phản ứng H1=5,23 + 2.1,5 + 1 =9,23 m 
Qui chuẩn là 9,2 m 

1.4. Tính toán cho lò phản ứng thứ hai : 

Việc tính toán cho lò phản ứng thứ hai và thứ ba hoàn toàn tương tự với 
lò phản ứng thứ nhất. Do đó ở đây ta chỉ 1 đưa ra kết quả cuối cùng khi đã tính 
toán. 

a. Tính cân bằng vật chất  

Nhiệt độ  vào lò thứ hai  803oK 

ở đây áp suất  giảm đi (0,15  0,35). 106, Pa 

Ta chọn độ giảm áp suất 0,3.106   Pa 

Khi đó áp suất chung của hỗn hợp khí hơi nguyên liệu vào là 

P2= 40- 0,3 = 39,7 (kg/cm2) = 3893301952(Pa) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Bảng 22 thành phần áp suất nguyên liệu và khí tuần hoàn vào lò  
 

Cấu tử Y'i = ni/ ni Pi=3893301952. Y'i (Pa) 



 

 

A 0,0315 1226390,115 

N 0,0004 1557,32 

P 0,0507 197390,409 

H2 0,7981 3107244,288 

P* 0,1193 464470,9229 

 1,0000 3893301,952 

 
Bảng 23 : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học  
 

Lượng các chất tham gia phản ứng 

(Kmol/h) 
Lượng các sản phẩm 

3,769.CnH2n 3,769.CnH2n-6  + 3,769.3.H2 

6,9412 CnH2n+2 6,9412 .CnH2n   +  6,9412 .H2 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Bảng 24 : Cân bằng vật chất cho lò phản ứng thứ hai : 
 

Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi (Kmol) Gi = MiNi (Kg/h) 

Dòng vào 



 

 

A 413,19 0,0315 106,952 44191,5 

N 5,298 0,0004 112,952 598,42 

P 666,0065 0,0507 114,952 96538,97 

H2 10479,114 0,7981        6,114                   74009,17 
P* 1566,65 0,1193 

 13130,2585 1,000  195362,45 

Dòng ra  

A 416,986 0,0317 106,5082 44412,43 

N 8,568 0,00065 112,5082 963,97 

P 659,0653 0,05012 114,5082 75468,38 

H2 10497,4432 0,7984       6,177                     74517,67 

P* 1566,65 0,11913 

 13148,5932 1,0000  1953662,45 

Lượng khí tuần hoàn là  : 12064,0932.6,1768 = 74517,49 (Kg/h) 

Lượng hydrocacbon là    :  195362,45-74517,49 = 120844,96(Kg/h) 

Vậy ta có phưong trình tính n : 

416,986.(14n-6) + 8,568.14n + 659,0653.(14n-2) =120844,96 

Suy ra n=8,0363 

Vậy 

MA=14.8,0363- 6 =106,5082 

MN=14.8,0363      =112,5082 

MP=14.8,0363+2  =114,5082 

b. Tính cân bằng nhiệt lượng : 
Tính cân bằng nhiệt lượng như trên ta có :  
          Ta có phương trình cân bằng nhiệt 
                                    Q1   = Q2 + Q3 + Q4 



 

 

Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 
                                       
                                         Bảng 25; entanpi của các chất  
 

Cấu tử Mi 
Ni 

 
(Kmol/h)1 
 

Y'i = 
Ni/  ni M'iY'i Yi = 

MiY'/MiY'i 

Entanpy 
qt 

(KJ/kg
qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 479,114 0,7981 1,5962 0,107 7700 823,9 

CH4 16 447,83 0,034 0,5456 0,037 1618 59,866 

C2H6 30 559,782 0,0426 1,278 0,086 1434 123,324 

C3H8 44 335,87 0,0256 1,1264 0,076 1405 106,78 

C4H10 57 111,96 0,0085 0,493 0,033 1400 462 

C5H12
 72 111,96 0,0085 0,612 0,041 1392 57,072 

A 108,38 413,19 0,0315 3,369 0,226 1715 387,138 

N 114,38 5,298 0,0004 0,045 0,003 1704 5,112 

P 116,38 666,0065 0,0507 5,828 0,391 1703 665,873 

 - 13130,2585 1,0000 14,8932 1,0000 - 2691,065 

    

+ Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 

qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lượng nguyên liệu ban đầu (% khối 
lượng). 



 

 

Ta có: GH2  =  (10497,4432 -  10479,114) .2  = 36,6584  (Kg/h) . 
Suy ra b=0,03% 
 

 
Vậy qp  =  - 335.0,03  = - 10,05  (KJ/kg) 
Nhiệtdo hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào lò (1) 
Q1 = 195362,45.2691,065 = 525733051,5(Kj/h) 
Ta có nhiệt mất mát do tỏa ra môi trường: 
  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01. 525733051,5 = 5257330,515 (kj/h) 

   Nhiệt lượng tiêu tốn cho phản ứng reforming 
Q2=Gc.qp= 121353,28.10,05 = 1219600,464(Kj/h) 

   Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là 
Q3  = Q1- Q2- Q4 = 525733051,5 - 1219600,464 - 5257330,515  
      = 519256120,5 (KJ/kg) 

Mà Q3   =   195362,45.qTr 
Suy ra qTr=1906,62(KJ/kg) 

   Ta có bảng sau : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Bảng 26 : Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ hai. 
 

Dòng Nhiệt độ 
(oK) 

Lượng 
(Kg/h) 

Entanpy 
(KJ/kg) 

Nhiệt lượng 
(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 195362,45 2220,93 525733051,5 



 

 

  195362,45  525733051,5 

Dòng ra 

Q2 753 121353,28 10,05 1219600,464 

Q3 753 195362,45 1906,62 519256120,5 

Q4 753   525733051,5 

    525733051,5 

c. Tính kích thước ở lò thứ hai : 

chiều cao lớp xúc tác trong lò phản ứng (1) 

Hxt =Vxt/F 

Trong đó Vxt là thể tích lớp xúc tác trong lò , (m3) 

                F là tiết diện vòng giữa các ống lọc (m2). Giá trị F được tính 
theo công thức 

F=  2
1

2
1 D)02,0.22Dt(.

4
 

     (m2) 

Trong đó Dt1 là đường kính lò phản ứng (1) chọn Dt1=2,4m 

 bề dầy thân lò chọn =0,04m 

D1 đường kính ống trung tâm chọn D1=0,5m 

Vậy F=   22 05,002,0.204,0.24,2.
4
14,3

  = 3,88  (m2) 

Chiều cao của lớp xúc tác Hxt= 2,3
292,22 =5,745 (m) 

Chiều cao của lò phản ứng H1=5,745 + 2.1,5 + 1 =9,745 m 
Qui chuẩn là 10 m 

I.5 Tính toán cho lò phản ứng thứ ba : 

a. Tính cân bằng vật chất  

Nhiệt độ  vào lò thứ hai  803oK 



 

 

ở đây áp suất  giảm đi (0,15  0,35). 106 (Pa) 

Ta chọn độ giảm áp suất 0,3.106   (Pa) 

Khi đó áp suất chung của hỗn hợp khí hơi nguyên liệu vào là 

P2= 39,7- 0,3 = 39,4 (kg/cm2) = 3,8639.106(Pa) 
Bảng 27: thành phần áp suất nguyên liệu và khí tuần hoàn vào lò  

 
Cấu tử Y'i = ni/ ni Pi=3,8639.106. Y'i (Pa) 

A 0,0317 0122.106 

N 0,00065 251.103 

P 0,0501 0194.106 

H2 0,7984 3085.106 

P* 0,11915 046.106 

 1,000 3864.106 

 
 
 

 
 
 
 
 
Bảng 28 : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học 
  

Lượng các chất tham gia phản ứng 

(Kmol/h) 
Lượng các sản phẩm 

1,5806 .CnH2n 1,5806.CnH2n-6  + 1,5806 .3 H2 

8,998.CnH2n+2 8,998.CnH2n   +  8,998.H2 

   196,29 CnH2n  +  196,29.(n-3)/3 H2 
196,29.n/15.(CH4 + C2H6 + C3H8 +     

C4H10  + C5H12) 



 

 

Lượng H2 tiêu tốn ở lò 3 là : với n = 8,0363 
Suy ra nH2 =196,29.(8,0363-3)/3 = 329,53(Kmol/h) 
Lượng hydrocacbon sinh ra là 196,29.8,0363/3 = 105,163(Kmol/h) 
 

Bảng 29: Cân bằng vật chất cho lò phản ứng thứ hai : 
 

Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi (Kmol) Gi = MiNi (Kg/h) 

Dòng vào 

A 416,986 0,0317 106,5082 44412,43 

N 8,568 0,00065 112,5082 963,97 

P 659,0653 0,05012 114,5082 75468,38 

H2 10497,4432 0,7984      6177                      74517,67 

P* 1566,65 0,11913 

 13148,5932 1,0000  195362,45 

Dòng ra  

A 418,5666 0,0318 105,86 44309,46 

N 15,9854 0,0012 111,86 1788,127 

P 453,7773 0,0345 113,86 51667,083 

H2 10181,653 0,7735        795                       97597,78 

P* 2093,217 0,159 

 13163,1993 1,000  195362,45 

Lượng khí tuần hoàn là  : 12274,87.7,948=97560,67 (Kg/h) 

Lượng hydrocacbon là    :  195362,45-97560,67 = 97801,78(Kg/h) 

Vậy ta có phưong trình tính n : 

418,5666.(14n-6) + 15,9854.14n + 453,7773.(14n-2) =97801,78 

Suy ra n=7,99 

Vậy 

MA=14.7,99- 6 =105,86 



 

 

MN=14.7,99      =111,86 

MP=14.7,99+2  =113,86 

b. Tính cân bằng nhiệt lượng : 
Tính cân bằng nhiệt lượng như trên ta có :  
          Ta có phương trình cân bằng nhiệt 
                                    Q1   = Q2 + Q3 + Q4 

Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 
                                       
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                                        Bảng 30 : entanpi của các chất  
 

Cấu tử Mi 
Ni 

 
(Kmol/h) 
 

Y'i = 
Ni/  ni M'iY'i Yi = 

MiY'/MiY'i 

Entanpy 
qt 

(KJ/kg
qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 10497,4432 0,7984 1,5968 0,1095 7700 843,15 

CH4 16 447,83 0,034 0,544 0,0383 1618 61,9694 

C2H6 30 559,782 0,043 1,29 0,0894 1434 124,3278 

C3H8 44 335,87 0,026 1,144 0,0794 1405 111,557 



 

 

C4H10 57 111,96 0,0081 0,3564 0,0244 1400 34,16 

C5H12
 72 111,96 0,0081 0,4698 0,0332 1392 46,2144 

A 108,38 413,19 0,0317 3,376 0,2324 1715 396,242 

N 114,38 5,298 0,00065 0,0731 0,005 1704 8,485 

P 116,38 666,0065 0,0501 5,7369 0,3932 1703 666,474 

 - 13148,5932 1,0000 14,587 1,0000 - 2292,5796 

   

 + Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 

qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lượng nguyên liệu ban đầu (% khối 
lượng). 

Ta có: GH2  =  (10497,4432 + 3.1.5806 + 8,998 -10181,053) .2  

                   = 686,5396  (Kg/h) . 
Suy ra b=0,56% 
 

 
Vậy qp  =  - 335.0,56  = - 187,67  (KJ/kg) 
Nhiệtdo hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào lò (1) 
Q1 = 195362,45.2292,5796 = 447883967,5 (Kj/h) 
Ta có nhiệt mất mát do tỏa ra môi trường: 
  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01. 447883967,5 = 4478839,675 (kj/h) 

   Nhiệt lượng tiêu tốn cho phản ứng reforming 
Q2=Gc.qp= 122549,0196.187,67 = 22998774,51(Kj/h) 

   Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là 
Q3  = Q1- Q2- Q4 = 447883967,5 - 122998774,51- 4478839,675  
     = 420406353,3 (KJ/kg) 

Mà Q3   =   195362,45.qTr 



 

 

Suy ra qTr=2151,93(KJ/kg) 
   Ta có bảng sau : 

Bảng 31 : Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ ba. 
 

Dòng Nhiệt độ 
(oK) 

Lượng 
(Kg/h) 

Entanpy 
(KJ/kg) 

Nhiệt lượng 
(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 195362,45 2292,5796 447883967,5 

  195362,45  447883967,5 

Dòng ra 

Q2 753 122549,0196 187,67 22998774,51 

Q3 753 195362,45 2151,93 420406353,3 

Q4 753   4478839,675 

    447883967,5 

c. Tính kích thước ở lò thứ ba : 

chiều cao lớp xúc tác trong lò phản ứng (1) 

Hxt =Vxt/F 

Trong đó Vxt là thể tích lớp xúc tác trong lò , (m3) 

                F là tiết diện vòng giữa các ống lọc (m2). Giá trị F được tính 
theo công thức 

F=  2
1

2
1 D)02,0.22Dt(.

4
 

     (m2) 

Trong đó Dt1 là đường kính lò phản ứng (1) chọn Dt1=3,2 m 

 bề dầy thân lò chọn =0,04m 

D1 đường kính ống trung tâm chọn D1=0,5m 

Vậy F=   22 05,002,0.204,0.22,3.
4
14,3

  = 7,25  (m2) 



 

 

Chiều cao của lớp xúc tác Hxt= 25,7
449,72 =10 (m) 

Chiều cao của lò phản ứng H1=10 + 2.1,5 + 1 =14 m 
Qui chuẩn là 14 m   

    1.6 Tính hiệu suất của sản phẩm reformat: 
Hiệu suất reformat : 
Lượng reformat racrylonitrile khỏi lò là 3: 
44309,46 + 1788,127 + 51667,083 = 97764,67 (kg/h) 
Hiệu suất reformat: 

97764,67 / 122549,0196  80% 
+ Tính hiệu suất khí H2 tạo thành: 
Lượng khí H2 tạo thành khi ra khỏi khối lò phản ứng là: 
80944,14 – 9628,99.2 = 61686,16 kg/h 

Vậy hiệu suất khí H2: 61686,16 /122549,0196  5% 
+ Hiệu suất LPG và khí nhẹ là: 100 - 80 -5 =15% 
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Các phản ứng thu nhiệt mạnh.

 Người ta chia xúc tác thành 3 ÷ 4 tầng.

Có các lò đốt xen kẽ.

Các phản ứng không xảy ra cùng một lúc.

Các phản ứng không xảy ra với tốc độ như nhau.
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TTÁÁI SINH XI SINH XÚÚC TC TÁÁCC
ĐuĐuổổi hydrocarbon khi hydrocarbon khỏỏi xi xúúc tc táác bc bằằng khng khíí trơ trơ..

ThThổổi không khi không khíí nnóóng vng vàào đo đểể đ đốốt ct cốốc.c.

TiTiếến hn hàành clo honh clo hoáá xxúúc tc táác.c.

SSấấy xy xúúc tc táác.c.

 Đu Đuổổi Oi O22 bbằằng Nng N22, ti, tiếến hn hàành hydro honh hydro hoáá..
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ĐIĐIỀỀU KIU KIỆỆN VN VẬẬN HN HÀÀNHNH
Nhiệt độ:

T = 490 ÷ 525 0C.

Áp suất:
P = 12 ÷ 25 bar (đối với tầng xúc tác SR).
P = 3 ÷ 10 bar (đối với tầng xúc tác CCR).

Tỷ lệ H2/RH:
H2/RH = 5 ÷ 7 (đối với tầng xúc tác SR).
H2/RH = 1,5 ÷ 4 (đối với tầng xúc tác CCR).

Tốc độ truyền nguyên liệu:
LHSV = 1,5 ÷ 2,5 h-1.
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SO SSO SÁÁNH CÔNG NGHNH CÔNG NGHỆỆ SR VSR VÀÀ CCRCCR

SRSR CCRCCR
P (bar)P (bar) 12 12 ÷÷ 1515 3 3 ÷÷ 1010
HH22/RH/RH 5 5 ÷÷ 77 1,5 1,5 ÷÷ 44
XXúúc tc táácc PtPt--ReRe PtPt--SnSn

ThThờời gian ti gian táái sinhi sinh 6 6 ÷÷ 12 th12 tháángng 2 2 ÷÷ 10 ng10 ngààyy
CC5+5+ (%m)(%m) 75 75 ÷÷ 8484 85 85 ÷÷ 9292

RONRON 98 98 ÷÷ 101101 100 100 ÷÷ 103103
HH22 (%m)(%m) 1,5 1,5 ÷÷ 22 2 2 ÷÷ 3,63,6
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Cân BCân Bằằng Vng Vậật Cht Chấấtt

Nguyên liệu Hồi lưu
Nhiệt độ 0C 118 118
Áp suất kg/cm2 10,1 6,6

Lưu lượng mol kmol/h 925,7 3149,8
Lưu lượng khối lượng kg/h 103949 29942

Khối lượng phân tử kg/kmol 111,801 9,5
Enthalpy kW 6597 5947

Áp suất hơi kg/cm2 1,4 6,6
Khối lưọng riêng kg/m3 653,3 2,201
Nhiệt dung riêng kJ/kg0C 2,524 4,282

Độ nhớt cP 0,24 0,012
KW 12,05

SSỐỐ LILIỆỆU BAN ĐU BAN ĐẦẦUU



Cân BCân Bằằng Vng Vậật Cht Chấấtt

CÂN BCÂN BẰẰNG VNG VẬẬT CHT CHẤẤTT
Nguyên liệu: 103949 kg/h KW = 12,05
Hồi lưu: 29942 kg/h

Sản Phẩm %m kg/h m3/h S RON

H2 3,45 3573,200 

C1 0,86 887,680 

C2 1,68 1734,600 4,872 0,356 

C3 2,33 2406,360 4,746 0,507 

C4 1,14 1177,400 2,054 0,573 

Reformate 88,78 91886,600 112,098 0,8197 100

Tổng 100,00 103494,000 



Cân BCân Bằằng Nhing Nhiệệt Lưt Lượợngng

THÔNG STHÔNG SỐỐ VVẬẬN HN HÀÀNH TBPƯNH TBPƯ

T = 510T = 51000CC
P = 4,9 kg/cmP = 4,9 kg/cm22

LHSV = 1,7 hLHSV = 1,7 h--11

HH22/RH = 3,5 mol/mol/RH = 3,5 mol/mol
XXúúc tc táác: Rc: R--34 c34 cóó đ đặặc tc tíính:nh:

D, mmD, mm S, kg/mS, kg/m33 Pt, %mPt, %m Chloride, %mChloride, %m PromoterPromoter
1,61,6 560560 0,290,29 1,1 1,1 ÷÷ 1,21,2 SnSn



CÂN BCÂN BẰẰNG NHING NHIỆỆT LƯT LƯỢỢNG TBPƯNG TBPƯ

Cân BCân Bằằng Nhing Nhiệệt Lưt Lượợngng

VVàào (kJ/h)o (kJ/h) Ra (kJ/h)Ra (kJ/h)

Nguyên liNguyên liệệuu HHồồi lưui lưu XXúúc tc táácc XXúúc tc táácc HHỗỗn hn hợợpp

TBPƯ TBPƯ 11 257237684 257237684 65344382 65344382 8288283 8288283 24838560 24838560 6617407 6617407 7602810 7602810 291811572 291811572 

TBPƯ TBPƯ 22 314644300,803 314644300,803 13813804 13813804 14903136 14903136 6569162 6569162 13125423 13125423 293860384 293860384 

TBPƯ TBPƯ 33 307560020,7 307560020,7 33153130 33153130 2483856 2483856 6814263 6814263 32876311 32876311 298538721 298538721 

NhiNhiệệt PƯt PƯ
(kJ/h)(kJ/h)

TTổổn thn thấấtt
(kJ/h)(kJ/h)

QQvvààoo –– QQPƯPƯ –– QQttổổn thn thấấtt = Q= Qrara



TTíính Tonh Toáán Thin Thiếết Bt Bịị PhPhảản n ỨỨngng

PHƯƠNG PHPHƯƠNG PHÁÁP TP TÍÍNH TONH TOÁÁNN
ĐưĐườờng kng kíính nh ốống chng chứứa cha chấất xt xúúc tc táác:c:

DDLL = (3V= (3Vxtxt/2/2ππ))1/3          1/3          vvớới   Vi   Vxtxt: th: thểể ttíích xch xúúc tc táácc
ĐưĐườờng kng kíính nh ốống trung tâm:ng trung tâm:

DD00 = D= DLL/3/3
ĐưĐườờng kng kíính trong thinh trong thiếết bt bịị phphảản n ứứng:ng:

DDTT = D= DLL + 2.+ 2.ΔδΔδ chchọọn    n    ΔδΔδ = 0,15 m= 0,15 m
ChiChiềều cao lu cao lớớp xp xúúc tc táác:c:

H = 3.DH = 3.DLL

BBềề ddàày thiy thiếết bt bịị phphảản n ứứng:ng:
e = P.R/(S.E e = P.R/(S.E –– 0,6.P) + 3   (S = 1000 bar, E = 0,85)0,6.P) + 3   (S = 1000 bar, E = 0,85)



TTíính Tonh Toáán Thin Thiếết Bt Bịị PhPhảản n ỨỨngng

TBPƯ TBPƯ 11 TPBƯ TPBƯ 22 TBPƯ TBPƯ 33
DDLL, m, m 1,585 1,585 1,880 1,880 2,517 2,517 
DD00, m, m 0,528 0,528 0,627 0,627 0,839 0,839 
DDTT, m, m 1,885 1,885 2,180 2,180 2,817 2,817 
H, mH, m 4,756 4,756 5,639 5,639 7,550 7,550 
e, mme, mm 11,78511,785 11,78511,785 11,78511,785
ΔΔP, PaP, Pa 4771,852 4771,852 3180,947 3180,947 1689,055 1689,055 

KKẾẾT QUT QUẢẢ TTÍÍNH TONH TOÁÁN TBPƯN TBPƯ



TTíính Tonh Toáán Thin Thiếết Bt Bịị PhPhảản n ỨỨngng

CCẤẤU TU TẠẠO THIO THIẾẾT BT BỊỊ
PHPHẢẢN N ỨỨNGNG

SƠ ĐSƠ ĐỒỒ NGUYÊN LÝ NGUYÊN LÝ 
PHÂN PHPHÂN PHỐỐI XI XÚÚCC TTÁÁCC



TTíính Tonh Toáán Lò Đn Lò Đốốtt
THUTHUẬẬT TOT TOÁÁN TN TÍÍNH TONH TOÁÁN VN VÙÙNG BNG BỨỨC XC XẠẠ



TTíính Tonh Toáán Lò Đn Lò Đốốtt
THUTHUẬẬT TOT TOÁÁN TN TÍÍNH TONH TOÁÁN VN VÙÙNG ĐNG ĐỐỐI LƯUI LƯU



TTíính Tonh Toáán Lò Đn Lò Đốốtt

KKẾẾT QUT QUẢẢ TTÍÍNH TONH TOÁÁN LÒ ĐN LÒ ĐỐỐTT
VVùùng Bng Bứức Xc Xạạ VVùùng Đng Đốối Lưui Lưu

RRộộng, mng, m 4,5844,584 2,042,04
Cao, mCao, m 7,7717,771 6,9546,954
DDàài, mi, m 14,3614,36 14,3614,36

RRộộng, mng, m 4,5844,584 2,042,04
Cao, mCao, m 6,7636,763 6,0366,036
DDàài, mi, m 10,3610,36 10,3610,36

RRộộng, mng, m 4,084,08 2,04 2,04 
Cao, mCao, m 5,8235,823 5,118 5,118 
DDàài, mi, m 7,36 7,36 7,36 7,36 

Lò ĐLò Đốốt 3t 3

Lò ĐLò Đốốt 2t 2

Lò ĐLò Đốốt 1t 1



PhânPhân TTááchch VVàà ỔỔnn ĐĐịịnhnh SSảảnn PhPhẩẩmm
MÔ PHMÔ PHỎỎNG QUNG QUÁÁ TRÌNH PHÂN TTRÌNH PHÂN TÁÁCH SCH SẢẢN PHN PHẨẨM BM BẰẰNG PROIING PROII



Phân TPhân Táách Vch Vàà ỔỔn Đn Địịnh Snh Sảản Phn Phẩẩmm

ĐĐĩĩaa

VVùùngng ĐưĐườờng kng kíínhnh SSốố PassPass K/CK/C Đ Đĩĩaa BBềề DDààyy VVậật Lit Liệệuu

1 1 ÷÷ 2020 914914 11 609,6609,6 1,881,88
1,881,88

CSCS
21 21 ÷÷ 3030 18291829 11 609,6609,6 CSCS

ValveValve

47,62547,625
47,62547,625

ĐưĐườờng kng kíínhnh

V1V11,551,5574741 1 ÷÷ 2020
V1V11,551,5521021021 21 ÷÷ 3030

LoLoạại valvei valveBBềề DDààyySSốố valve valve//ĐĐĩĩaaVVùùngng

VVáách Chch Chảảy Chuyy Chuyềềnn

38,138,150,850,81001001 1 ÷÷ 2020
38,138,150,850,844044021 21 ÷÷ 3030

K/CK/C Đ Đếến Đn Đĩĩa Pha Phíía Dưa DướớiiChiChiềều Cao Trên Đu Cao Trên ĐĩĩaaChiChiềều Ru RộộngngVVùùngng

KKẾẾT CT CẤẤU CƠ KHU CƠ KHÍÍ CCỦỦA THA THÁÁP PHÂN TP PHÂN TÁÁCHCH



Phân TPhân Táách Vch Vàà ỔỔn Đn Địịnh Snh Sảản Phn Phẩẩmm

KKẾẾT CT CẤẤU CƠ KHU CƠ KHÍÍ CCỦỦA THA THÁÁP PHÂN TP PHÂN TÁÁCHCH
ChiChiềều cao vu cao vàà bbềề ddàày cy củủa tha thááp phân tp phân táách:ch:

H = N.(H = N.(ΔΔH + H + δδ) + 4800 = 23144,4 mm) + 4800 = 23144,4 mm
e = P.R/(S.E e = P.R/(S.E –– 0,6.P) + 30,6.P) + 3

VVùùngng e, mme, mm
1 ÷ 20 8,93
21 ÷ 30 14,867

BBíích nch nốối thân thi thân thááp:p:

BBííchch BulôngBulông
D, mmD, mm DDbb, mm, mm DDll, mm, mm h, mmh, mm ddBB, mm, mm z, cz, cááii

1 ÷ 20 914 1060 1000 960 35 M27 28
21 ÷ 30 1829 2010 1940 1890 50 M36 44

VVùùngng DDtt, mm, mm



KKẾẾT LUT LUẬẬNN
---------- ----------

Sau bốn tháng thực hiện đề tài Thiết kế Phân xưởng Reforming 
Xúc tác với năng suất 820000 tấn/năm và mô phỏng phân xưởng 
phân tách sản phẩm bằng phần mềm ProII, được sự giúp đỡ tận tình 
của các giảng viên bộ môn đặc biệt là Tiến Sĩ Nguyễn Đình Lâm, đến 
nay tôi đã cơ bản hoàn thành đồ án này.
          Đồ án có sử dụng các số liệu từ Nhà máy Lọc Dầu Dung Quất 
và tham khảo các số liệu khác từ quá trình reforming.
          Hướng mở rộng của đồ án:

Tính toán chi tiết kỹ thuật của vùng phản ứng.
Tính toán kỹ thuật của vùng phân tách và vùng tái sinh.
Tính kinh tế và mặt bằng cho phân xưởng.

Cuối cùng, tôi xin chân thành cảm ơn sự hướng dẫn tận tình của 
Tiến Sĩ Nguyễn Đình Lâm cùng các quý thầy cô bộ môn và các bạn đã 
giúp đỡ tôi hoàn thành đồ án này.



XIN CHÂN THXIN CHÂN THÀÀNH CNH CẢẢM ƠNM ƠN
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MỞ ĐẦU 
 

          Cùng với sự phát triển nhanh chóng của nền công nghiệp xe hơi trong những năm 

30 của thế kỉ 20, nhu cầu về xăng tăng cao cả về chất lượng lẫn số lượng. Sự cần thiết phải 

cho ra đời quá trình reforming xúc tác để thay thế cho quá trình reforming nhiệt.  

         Quá trình reforming xúc tác thường dùng nguyên liệu là phân đoạn xăng có chỉ số 

octane thấp, không đủ tiêu chuẩn của nhiên liệu xăng với tỷ số nén được thiết kế ngày 

càng cao mà cụ thể là phân đoạn xăng của quá trình chưng cất khí quyển hay phân đoạn 

xăng của các quá trình chế biến thứ cấp khác. Quá trình reforming dùng xúc tác đa chức 

năng: chức hydro-dehydro hóa do kim loại đảm nhiệm (chủ yếu là Pt), được mang trên 

chất mang acid (thông thường dùng là gama oxyt nhôm -Al2O3, để tăng tốc các phản ứng 

theo cơ chế ion cacboni như isomer hoá, vòng hóa, hydrocracking). 

 

 
Hình 1: Vị trí của phân xưởng REFORMING trong nhà máy lọc dầu 
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Chương 1 

LỊCH SỬ PHÁT TRIỂN CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC 

         Quá trình reforming xúc tác với lớp xúc tác cố định đầu tiên được áp dụng trong 

công nghiệp vào năm 1940 ở Mỹ và khi đó dùng xác tác molipden MoO2/Al2O3 theo mục 

đích nghiên cứu nhằm thu được xăng có RON bằng 80. Loại xúc tác này rẻ tiền, bền với 

lưu huỳnh, nhưng hoạt tính không cao nên quá trình reforming phải được thực hiện ở chế 

độ cứng (vận tốc thể tích thấp vào khoảng 0,5h-1, nhiệt độ vận hành cao vào khoảng 

3400C), ở điều kiện này các phản ứng hydrocracking xảy ra mạnh mẽ. Để tăng độ chọn lọc 

của quá trình phải duy trì áp suất thấp 14 20 at. Nhưng sự giảm áp suất lại thúc đẩy quá 

trình tạo cốc, do vậy không kéo dài được thời gian làm việc của chất xúc tác. Chính vì thế 

quá trình này không được phát triển. 

         Trong thế chiến thứ hai, người ta đã xây dựng ở nhiều nước các hệ thống reforming 

xúc tác nhằm mục đích thu hồi toluene để sản xuất thuốc nổ. Trong những năm đầu của 

chiến tranh, nhu cầu về xăng máy bay, ôtô và toluene giảm đáng kể, sự phát triển 

reforming xúc tác có phần chững lại, sau đó do sự phát triển của công nghiệp xe hơi với tỷ 

số nén của động cơ ngày càng cao nên yêu cầu một loại xăng có chất lượng cao đã trở nên 

cấp thiết. 

           Đến năm 1949, hãng UOP của Mỹ đã đưa vào sử dụng hệ thống reforming xúc tác 

(quá trình Platforming) với chất xúc tác là Pt trên chất mang là Al2O3 được clo hoá với 

hoạt tính xúc tác cao. Quá trình được tiến hành ở áp suất 70 bar, xúc tác được tái sinh 

trong thời gian vài tháng. Hàm lượng Pt trong xúc tác từ 0,2  0,6%m, do độ acid của 

Al2O3 giảm dần nên cần phải tiến hành clo hoá để tăng độ acid. Quá trình này còn có tên 

gọi là Semi-Régénératif (SRRC). Có thể nói rằng sự phát triển của hãng UOP trong công 

nghiệp chế biến dầu mỏ nói chung và trong công nghệ reforming nói riêng có thể đưa ra 

gần như đầy đủ nhất về công nghệ này trên toàn thế giới và là dấu son khởi điểm cho 

những thiết bị cùng kiểu tiếp theo được ra đời. 

          Từ 1950 - 1960 có rất nhiều quá trình reforming xúc tác được phát triển từ xúc tác 

Pt, chất xúc tác sử dụng là Pt/silice alumine, được gọi là xúc tác một chức kim loại, đã 

giảm áp suất vận hành của thiết bị xuống còn 30 bar. Mục đích của việc thêm kim loại vào 

là để tăng hoạt tính cho xúc tác hoặc giảm giá thành xúc tác. Tất cả các quá trình 
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reforming xúc tác trên đây đều sử dụng thiết bị phản ứng với lớp xúc tác cố định nên nó 

phải định kỳ dừng làm việc để tái sinh xúc tác bị cốc hoá.  Một số quá trình sử dụng 

reactor có đường van song song để dễ tái sinh xúc tác ở từng reactor riêng biệt mà không 

cần phải dừng làm việc toàn bộ hệ thống (quá trình Power Former). Xúc tác hai chức kim 

loại (bimétallique) đã được cải tiến sau năm 1960 có độ bền cao, chống lại sự tạo cốc đã 

góp phần nâng cao chất lượng sản phẩm, đồng thời giảm áp suất vận hành của thiết bị còn 

10 bar. 

           Đầu những năm 1970, một cải tiến nổi bật của quá trình reforming xúc tác đó là sự 

ra đời của quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và tiếp theo là của IFP. Xúc tác bị 

cốc hoá được tháo ra liên tục khỏi thiết bị phản ứng (reactor) và được đưa quay trở lại 

thiết bị phản ứng sau khi đã được tái sinh trong thiết bị tái sinh riêng. Quá trình này được 

gọi là quá trình tái sinh liên tục xúc tác (CCR-Continuous Catalyst Regeneration, RRC-

Régénératif). Nhờ khả năng tái sinh liên tục xúc tác bị cốc hoá, quá trình CCR cho phép 

dùng áp suất thấp và thao tác liên tục. Cũng nhờ giảm áp mà hiệu suất thu hydrocarbon 

thơm và H2 tăng lên đáng kể. 

           Năm 1988, UOP tiếp tục giới thiệu quá trình Platforming tái sinh xúc tác liên tục 

thế hệ thứ hai mà đặc điểm chính là thiết bị Lock Hopper không dùng van, hoạt động ở áp 

suất cao. Thiết bị thế hệ mới này cho phép phục hồi gần như hoàn toàn hoạt tính xúc tác 

chỉ hao hụt khoảng 0,02%m, tăng cường khả năng sản xuất xăng và khí hydro. 

             Ngày nay, quá trình CCR với áp suất siêu thấp, có thể làm việc ở áp suất 3,5at. 

Hầu như tất cả các quá trình reforming xúc tác mới được xây dựng đều là quá trình CCR. 

Các hãng đi đầu trong quá trình này là UOP và IFP, đến năm 1996 UOP đã có 139 nhà 

máy và IFP có 48 nhà máy CCR. 

Sau một thời gian dài phát triển, công nghiệp lọc hoá dầu đã thiết lập công nghệ 

mới có khả năng reforming chọn lọc khí hóa lỏng và naphtha nhẹ thành các cấu tử có chỉ 

số octane cao cho phép pha trộn tạo xăng có chất lượng cao và các sản phẩm hydrocarbon 

thơm. Khí hoá lỏng trở thành một vấn đề lớn của lọc dầu vì khí hoá lỏng đã vượt quá mức 

tiêu thụ và trở nên khó bán trên thị trường, naphtha nhẹ cũng thừa do số lượng trộn vào 

xăng có chỉ số octane cao ngày một giảm xuống do nó có trị số octane quá thấp. Năm 

1997, UOP đã cho ra đời quá trình “New Reforming”. Xúc tác sử dụng cho công nghệ mới 

của UOP là zeolit, xúc tác này có tính chọn lọc hình học cho quá trình vòng hoá. Tính 

chọn lọc hình học của zeolit làm hạn chế kích thước phân tử của các hợp chất sản phẩm 
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trung gian và cho sản phẩm chủ yếu là hydrocarbon thơm một vòng. So với các phản ứng 

reforming bình thường khác, quá trình “New Reforming” tạo cốc bám trên xúc tác nhiều 

hơn do đó việc tái sinh xúc tác phải áp dụng công nghệ CCR hay sử dụng lò dự trữ. Hãng 

BP và UOP tập trung phát triển quá trình Cyclar với nguyên liệu là LPG và ở Arap Xêut 

đã xây dựng nhà máy “New Reforming” đầu tiên của Chiyoda (Nhật Bản) với năng suất 

đến 47.000 thùng/ngày. Hãng Chiyoda và Mitsubishi phát triển quá trình Z-former mà xúc 

tác là zeolit được chế tạo cùng với silicat kim loại và chất liên kết đặc biệt. Xúc tác có độ 

bền vật lý tuyệt vời, có thể tái sinh nhiều lần và cho năng suất cao với thời gian làm việc 

suốt cả năm. Với công nghệ này trong phân xưởng có thêm thiết bị phản ứng đoạn nhiệt 

dự trữ để đốt cốc lắng trên xúc tác khi tái sinh, quá trình tái sinh đơn giản như quá trình tái 

sinh gián đoạn. Cũng dùng nguyên liệu là naphtha nhẹ, hãng CRC đã thiết kế quá trình 

Aromax ở Mỹ, Nhật, Arập Xêut. Tương tự hãng IFP cũng dùng nguyên liệu naphtha nhẹ 

thiết kế quá trình Aroforming. Hãng Mobil cũng đã đưa ra công nghệ cho quá trình Mz 

Forming mà nguyên liệu là naphtha nhẹ, naphtha nhiều olefin. 

Tên quá trình Hãng thiết kế Loại Reactor Loại xúc tác Tái sinh 

PlatFormer UOP Xúc tác cố 
định 

R11-R12 
Pt=0,375-0,75 

Tái sinh gián 
đoạn 

PowerFormer Exxon Xúc tác cố 
định 

KX, RO, BO 
(Pt, Re) 

Tái sinh gián 
đoạn 

IFP Reformer IFP Xúc tác cố 
định 

RG 400 
Pt (0,2-0,6) 

Tái sinh gián 
đoạn 

Maona Former Engelhard Xúc tác cố 
định 

RD.150 
(Pt=0,6) 
E.500 

Tái sinh gián 
đoạn 

Reni Former CRC Xúc tác cố 
định F (Pt, Re) Tái sinh gián 

đoạn 
CCR 

Platformer UOP Xúc tác 
chuyển động 

R 16, 20 
Pt, Re 

Tái sinh liên 
tục 

Aromizer IFP Xúc tác 
chuyển động Pt, Re Tái sinh liên 

tục 

Bảng 1: Các hãng đi đầu trong quá trình reforming xúc tác. 
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Chương 2: 

XÚC TÁC CỦA QUÁ TRÌNH  REFORMING  XÚC TÁC 

2.1. Các yêu cầu đối với xúc tác reforming xúc tác: 

        Để có một quá trình reforming xúc tác tốt thì xúc tác đó cần phải có hoạt tính cao đối 

với các phản ứng tạo hydrocarbon thơm, có đủ hoạt tính đối với các phản ứng đồng phân 

hoá paraffin và có hoạt tính thấp đối với phản ứng hydrocracking. Ngoài ra còn thể hiện 

qua các chỉ tiêu sau: 

- Xúc tác phải có độ chọn lọc cao. 

- Xúc tác phải có độ bền nhiệt và khả năng tái sinh tốt. 

- Xúc tác phải bền với các chất gây ngộ độc. 

- Xúc tác phải có độ ổn định cao. 

- Xúc tác có giá thành hạ, dễ chế tạo. 

        Thông thường người ta đánh giá xúc tác qua các chỉ tiêu: hàm lượng Pt, bề mặt riêng 

của chất mang, độ bền… 

 

2.2. Sự tham gia của xúc tác trong quá trình reforming. 

 

 2.2.1. Chức năng của xúc tác sử dụng trong quá trình REFORMING. 

            

            Xúc tác được sử dụng trong quá trình reforming xúc tác là loại xúc tác đa chức 

năng, gồm chức năng oxy hoá - khử và chức năng acid: 

 Chức oxy hoá - khử (chức kim loại): tăng cường các phản ứng hydro hoá, dehydro hoá. 

 Chức acid: tăng cường các phản ứng alkyl hoá, isomer hoá, cracking … 

            Chức  năng  kim  loại  đóng  vai  trò  chính,  giúp  hình  thành  các  hợp  chất 

hydrocacbon không no và dehydro hoá các naphten. Cần thiết lập được sự cân bằng giữa 

hai chức năng để có thể có hoạt tính xúc tác cao và độ lựa chọn tốt. Nếu xúc tác quá axít 

sẽ dễ xảy ra cracking làm giảm nhanh hoạt tính xúc tác. Trong công nghiệp người ta luôn 

kiểm tra hàm lượng Cl-  đưa vào để đảm bảo cân bằng trên luôn ổn định.  
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• Mục đích:  

             Biến đổi thành phần hydrocacbon các phân đoạn nhẹ của dầu mỏ, chủ yếu là các 
Parafin (P) và naphten (N) có từ 6 ÷ 10 nguyên tử cacbon (thường là 7,8, 9) thành các 
hydrocacbon thơm có số cacbon tương ứng  

2.2.2. Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra. 

             Sơ đồ dưới đây mô tả tổng quát các phản ứng chính xảy ra trong quá trình 

reforming với sự tham gia của hai loại tâm xúc tác:  

Hình 2-1: Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra.      
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Hình 2-2: Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra.      

  

Hình 2-3: Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra.      

2.3. Các phản ứng chính trong quá trình reforming 

* Dehydro hóa naphten thành hydrocacbon thơm 
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* Phản ứng dehydrohoa vòng n-parafin 

 

* Izome hóa n-parafin 

 

* Phản ứng dehydroizome hóa các alkyl xyclopental 

 

* Phản ứng hydrocracking parafin và napptan 

- Đối với parafin, thường xảy ra các phản ứng hydrocracking và hydrogenolyse 

 

- Với naphten 

 

* Ngoài ra cũng còn có phản ứng hydrodealkyl hóa các hydrocacbon thơm và tạo cốc 

 

2.4. Vai trò xúc tác hai chức năng: 

Thành phần chính của xúc tác sử dụng trong quá trình REFORMING xúc tác. 

 Tâm họat động kim lọai: 0,2-0,6 % Pt.  
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 Chất mang và tâm họat động acid: -Al2O3 được chlor hóa liên tục với HCl, 

C2H4Cl2, CH3Cl, . . .  

  Các kim loại phụ gia như  Re, Sn, Ir, Ge (còn gọi là các chất xúc tiến)  

Phản ứng Cơ chế Tâm hoạt động 
Khử hydro P, N 1 chức Pt 
Khử hydro và khép vòng 1 chức và 2 chức Pt + chất mang acide 
Isomer hóa 2 chức Pt + chất mang acide 

Hydrocracking 2 chức Pt + chất mang acide 
chất mang acide 

Alkyle hóa 1 chức Pt hoặc chất mang acide 
Cốc hoá 1 chức và 2 chức Pt + chất mang acide 

Bảng 2: Cơ chế của các phản ứng xảy ra trong quá trình reforming          

          Kim loại Pt được đưa vào xúc tác ở các dạng khác nhau, phổ biến là dùng dung dịch 

của acid platin clohydric H2(PtCl6). Platin có chức năng oxy hoá-khử xúc tiến cho phản 

ứng oxy hóa, dehydro hóa để tạo hydrocarbon vòng no và vòng thơm. Ngoài ra, nó còn 

thúc đẩy quá trình no hoá các hợp chất trung gian, làm giảm tốc độ tạo thành cốc bám trên 

xúc tác. Hàm lượng Pt vào khoảng 0,2  0,6%m. Yêu cầu Pt phải phân tán đều trên bề mặt 

các acid rắn. Độ phân tán càng cao thì hoạt tính của xúc tác sẽ càng cao, hiệu suất thu 

xăng cao hơn và chất lượng thu được tốt hơn. 
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Hình 3: Các quá trình chuyển hóa của các paraffine xảy ra trên bề mặt xúc tác  
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           Al2O3 là chất mang có tính acid, có chức năng acid-base, thúc đẩy phản ứng isomer 

hóa, hydrocracking. Có thể sử dụng -Al2O3 bề mặt riêng dao động trong khoảng 150 

250 m2/g. Chất mang Al2O3 cần phải tinh khiết (hàm lượng Fe và Na không quá 0,02%m). 

Để tăng độ acid cho xúc tác, người ta phải sử dụng các hợp chất halogen như C2H4Cl2, 

CH3Cl…. 

 
Hình 4: Sơ đồ miêu tả tổng quát các phản ứng xảy ra trên xúc tác tâm acid 

 

             Nghiên  cứu  các  phản  ứng  dehydro  hóa  và  dehydro  đóng  vòng  hóa  các 

hydrocacbon riêng rẽ như cyclohexan, n-heptan ...  người ta thấy việc đưa các kim loại 

phụ gia như  Re, Sn, Ir, Ge (còn gọi là các chất xúc tiến) đã làm tăng tốc độ phản ứng 

dehydro hóa và dehydro vòng hóa (nhất là ở vùng áp suất thấp) của hệ xúc tác lưỡng kim 

so với xúc tác chỉ chứa Pt.  

          Ở vùng áp suất thấp, các kim loại phụ  gia cũng đóng vai trò quan trọng trong việc 

giảm tốc độ cracking và hydro phân tử (hydrogenolysis) từ đó làm giảm khả năng tạo cốc 

và tăng hiệu suất sản phẩm chính.  
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       Trong số các hệ xúc tác lưỡng kim, chúng ta thấy hai hệ xúc tác Pt-Sn và Pt-Re tỏ ra 

ưu việt hơn cả, chúng cho phép làm việc ở áp suất thấp (<10 atm) mà vẫn bảo đảm hoạt 

tính dehydro hóa và dehydro đóng vòng hóa cao. Riêng hệ xúc tác Pt-Sn hơi đặc biệt, chỉ 

thể hiện hoạt tính cao ở vùng áp suất thấp. Lớn hơn 5 atm, hệ xúc tác này không phát huy 

được tác dụng tích cực so với Pt và các hệ lưỡng kim khác trong phản ứng dehydro và 

dehydrovòng hóa.  

       Nếu như ở thập niên 70 chỉ khoảng 30% reformat thu được từ hệ xúc tác lưỡng kim 

thì đến những năm 80 thị phần đó đã lên tới 80%. Chúng ta xem xét kỹ hơn về vai trò của 

2 kim loại phụ gia được đưa vào xúc tác reforming công nghiệp hiện nay là Re (Renium) 

và Sn (Thiếc).  

        Người ta nhận thấy Re có các chức  năng sau: thay đổi cơ chế tạo cốc và có tác dụng 

bảo vệ kim loại chính Pt và làm tăng độ bền và tuổi thọ xúc tác, từ đó làm tăng chu kỳ 

hoạt động của xúc tác.  

        Còn Sn thì lại có các vai trò như liên kết với Pt làm thay đổi cơ chế phản ứng theo 

hướng có lợi. Cho hiệu suất và độ lựa chọn theo reformat cao ở điều kiện áp suất thấp (< 5 

atm). Tuy nhiên loại xúc tác này kém bền hơn so với xúc tác chứa Re.  

         Với các đặc điểm trên, người ta thường sử dụng Re trong công nghệ bán tái sinh và 

Sn trong công nghệ tái sinh liên tục (CCR).  
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 Chất xúc tác monométallique:  

          Chỉ có Pt là tâm kim loại. Hàm lượng Pt trong xúc tác chiếm 0,2  0,6%m. Có 2 

loại chất mang: Pt/alumosilicat, Pt/-Al2O3. 

         Thành phần của xúc tác Pt/-Al2O3: 

Kiềm, kiềm thổ, sắt < 500 ppm. 

Cl = 1%m. 

S < 10 15 ppm. 

Đường kính lỗ xốp: 8 10 nm. 

Bề mặt riêng: 150 250 m2/g. 

Đường kính hạt: 1,2 2,2 mm. 

Chất xúc tác bimétallique: 

Ngoài Pt, xúc tác còn được thêm các nguyên tố Ir, Sn, Re, Ge. 

S < 1 ppm. 

Ir = 0,02 0,6%m. Ir làm tăng hoạt tính xúc tác ở cùng điều kiện vận hành. 

Re = 0,2 0,6%m. Re làm giảm áp suất vận hành của quá trình với cùng chu kỳ 

làm việc của xúc tác. 

Sn = 0,25 0,5%m. Sn làm tăng hiệu suất thu sản phẩm. 
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Chương 3: 

NHỮNG YẾU TỐ ẢNH HƯỞNG ĐẾN HOẠT TÍNH CỦA XÚC TÁC. 

3.1. Thay đổi tính chất của xúc tác khi làm việc: 

            Sự thay đổi xúc tác trong quá trình reforming xúc tác thường là các tính chất vật lý 

cùng với sự tiếp xúc với các độc tố ở nhiệt độ cao. Sự thay đổi được phân ra hai loại sau: 

       Thay đổi tính chất tạm thời: do sự tạo cốc hay do ngộ độc thuận nghịch bởi các hợp 

chất của O, N, S. Sự thay đổi này có thể khôi phục được bằng phương pháp tái sinh. 

       Thay đổi tính chất vĩnh viễn: là những thay đổi không có khả năng tái sinh được nữa 

như sự thiêu kết ở nhiệt độ cao mà bề mặt riêng xúc tác và cấu trúc của Al2O3, độ phân tán 

của Pt giảm đi. 

         Những thay đổi trên sẽ làm lão hóa và giảm tuổi thọ của xúc tác. Đến một thời gian 

nào đó cần phải thay thế một phần xúc tác này bằng một lượng xúc tác mới có hoạt tính 

cao hơn nhằm ổn định hoạt tính xúc tác. 

3.2. Những yếu tố ảnh hưởng đến hoạt tính của xúc tác. 

3.2.1. Sự gây ngộ độc bởi các độc tố: 

           Các hợp chất hữu cơ chứa S, N, O và các kim loại nặng là những chất độc đối với 

xúc tác reforming. 

3.2.1.1 Gây ngộ độc bởi các hợp chất lưu huỳnh: 

           Các hợp chất lưu huỳnh trong nguyên liệu làm giảm hoạt tính của xúc tác Pt, ảnh 

hưởng xấu đến chức năng dehydro và dehydro vòng hóa. Trong điều kiện reforming các 

hợp chất chứa lưu huỳnh sẽ dễ dàng chuyển hóa thành H2S, đầu độc chức năng kim loại 

do hình thành  sulfua platin:  

Pt  + H2S PtS   + H2 

        Từ đó, chức năng quan trọng nhất của xúc tác là dehydro, dehydro đóng vòng hóa đã 

bị đầu độc. Trong số các hợp chất chứa lưu huỳnh thì mecaptan (R-S-H) và H2S có ảnh 

hưởng đầu độc lớn hơn cả, làm giảm hiệu suất và chất lượng reformat, làm tăng tỉ trọng 
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khí chứa hydro, tăng mức độ lắng đọng cốc. H2S có tính axit nên còn gây ăn mòn thiết bị. 

        Ngoài ra còn làm biến đổi Al2O3 tạo thành kết tủa sunfat nhôm Al2(SO4)3. Mức độ 

ngộ độc của mỗi hợp chất lưu huỳnh khác nhau sẽ khác nhau:  

mercaphtan > sunfit > thiophen > H2S > S nguyên tố. 

           Khi hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tăng thì hiệu suất và chất lượng xăng 

sẽ giảm khi đó cần phải nâng tỷ lệ H2/RH. Chính H2S trong khí tuần hoàn sẽ làm tăng khả 

năng ăn mòn thiết bị, đường ống và nhất là ống xoắn trong lò đốt. Để khôi phục hoạt tính 

xúc tác, ta tiến hành hydro hoá nhẹ chất xúc tác trong quá trình tái sinh. 

Yêu cầu hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu tuỳ thuộc vào loại xúc tác sử dụng: 

- Đối với xúc tác monométallique: hàm lượng lưu huỳnh phải nhỏ hơn 10  15 ppm. 

      -  Đối với xúc tác bimétallique: hàm lượng lưu huỳnh phải nhỏ hơn 1 ppm. 

3.2.1.2  Gây ngộ độc bởi các hợp chất nitơ: 

         Các hợp chất nitơ hữu cơ dễ dàng chuyển hóa thành amoniac trong điều kiện 

reforming. Chất này sẽ tác dụng với Cl trong xúc tác tạo NH4Cl, làm giảm chức năng axit 

của chất xúc tác, kéo theo sự giảm hoạt tính xúc tác, làm tăng sự hình thành hydro. NH4Cl 

lại dễ bay hơi trong vùng phản ứng làm tăng nhiệt độ thiết bị. Mặt khác, NH4Cl dễ kết tinh 

ở những phần lạnh hơn của hệ thống, gây hư hỏng thiết bị:  

          Hàm lượng nitơ cho phép trong nguyên liệu phải bằng hoặc nhỏ hơn 1 ppm. 

 

Hình 5: Cơ chế làm giảm hoạt tính acid của xuác tác 
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3.2.1.3  Ảnh hưởng của nước: 

          Chính sự có mặt của nước trong nguyên liệu sẽ làm giảm tính acid của xúc tác và 

gây ăn mòn thiết bị ở điều kiện vận hành. Hàm lượng nước trong nguyên liệu được khống 

chế nhỏ hơn 4 ppm. Do đó cần phải sấy bằng rây phân tử hoặc phun khí clo vào nguyên 

liệu chứa nước. Có thể sử dụng 1,5 ppm hợp chất diclopropylene phun vào khi hàm lượng 

nước lên đến 50 ppm. 

3.2.1.4 Ảnh hưởng của các hợp chất kim loại nặng: 

         Các kim loại nặng ở đây là Cu, As, Hg, Pb, Si...sẽ là những chất gây ngộ độc xúc tác 

vĩnh viễn, làm giảm hoạt tính xúc tác không có khả năng tái sinh được. 

Yêu cầu hàm lượng các kim loại này trong nguyên liệu phải nhỏ hơn 1 ppb. 

3.2.1.5 Ảnh hưởng của hàm lượng olefin và cốc: 

            Các hợp chất hydrocarbon olefin trong thành phần nguyên liệu hoặc do trong quá 

trình phản ứng tạo ra sẽ không bền, dễ bị oxy hoá tạo nhựa và thúc đẩy nhanh quá trình 

tạo cốc, che phủ các tâm acid làm giảm hoạt tính xúc tác. 

Như vậy sự cần thiết phải xử lý nguyên liệu bằng quá trình Pretraitement bằng H2

sao cho hàm lượng các tạp chất phải thỏa mãn theo yêu cầu của nguyên liệu reforming xúc 

tác (nhỏ hơn 2 ppm). 

 

Hình 6: Cơ chế tạo cốc trên xúc tác hai chức năng trong quá trình thơm hóa: 
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Chương 4. 

CÁC BIỆN PHÁP VÀ QUY TRÌNH TÁI SINH XÚC TÁC. 

4.1. Các biện pháp tái sinh xúc tác: 

          Trong quá trình làm việc xúc tác có thể bị mất một phần hoạt tính xúc tác do ảnh 

hưởng của sự lắng đọng cốc trên bề mặt xúc tác, do ảnh hưởng của các chất đầu độc... Một 

điều cần lưu ý là, chúng ta càng cố gắng lựa chọn điều kiện vận hành để cho hiệu suất 

xăng cao nhất hoặc chỉ số octan tốt nhất (ví dụ, tăng nhiệt độ hoặc giảm áp suât) thì sự 

lắng đọng cốc càng trở nện trầm trọng hơn. Với môt lượng cốc quá lớn, sẽ che phủ và làm 

giảm đáng kể số lượng các tâm hoạt động.  

           Lúc đó, tuỳ thuộc vào cấu tạo chất xúc tác, sẽ mất đi một phần hoặc toàn bộ các 

chức năng xúc tác. Cần thiết phải  có quá trình tái sinh để xúc tác trở về trạng thái hoạt 

động ban đầu.  

4.1.1. Các phương pháp tái sinh xúc tác 

         Quá trình tái sinh xúc tác có thể được tiến hành bằng một số phương pháp sau:  

4.1.1.1. Phương pháp oxy hóa (phương pháp đốt). 

         Cốc lắng đọng trên bề mặt chất xúc tác được loại bỏ bằng cách đốt cháy trong dòng 

không khí pha loãng với Nitơ ở nhiệt độ 350 – 500oC. cần chú ý để tránh hiện tượng quá 

nhiệt cục bộ làm giảm bề mặt, giảm độ bền cơ học của chất mang hoặc làm tăng quá trình 

thiêu kết làm giảm độ phân tán kim loại.  

           Chu kỳ tái sinh xúc tác phụ thuộc vào điều kiện vận hành hệ thống, nhưng thường 

khoảng 6 tháng một lần. Sau mỗi lần tái sinh, hoạt tính xúc tác trở về trạng thái ban đầu, 

nhưng sau nhiều chu kỳ tái sinh xúc tác sẽ già hóa và giảm khả năng xúc tác. Việc tái sinh 

xúc tác sẽ trở nên thường xuyên hơn., cho đến khi cần phải thay thế xúc tác mới. Thời 

gian tồn tại của xúc tác reforming thường khoảng vài năm.  

          Quá trình đốt cốc được biểu diễn bằng phưong trình sau :  

CnHm +   O2   → CO2 +  H2O +  Q 

          Đây là quá trình tỏa nhiệt, nhưng để khỏi ảnh hưởng đến chất lượng xúc tác cần 

giảm thiểu lượng nhiệt   tỏa ra ( ∆T→   0oC ). Điều này cần thiết vì nhiệt độ cao làm giảm 

diện tích bề mặt và có thể làm thay đổi pha của oxyt nhôm Al2O3,  nhiệt độ cao cũng làm 

xảy ra quá trình thiêu kết làm giảm độ phân tán của Pt.  
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        Trong công nghệ CCR (tái sinh xúc tác liên tục) quá trình oxy hóa được thực hiện 

trong vùng đốt (Burn Zone).  

 

4.1.1.2. Phương pháp khử. 

       Thực tế cho thấy, các hợp  chất lưu huỳnh không được loại bỏ hoàn toàn bằng quá 

trình oxy hóa, còn tồn tại chủ yếu các hợp chất dạng sunfat. Phương pháp khử được tiến 

hành nhằm loại bỏ triệt để các dạng hợp chất này và.các kim loại tạp có hại trong xúc tác, 

quan trọng hơn cả  

là để khử Pt oxyt  về dạng Pt đơn chất.  

        Trong  công  nghệ  CCR,  quá  trình  khử  xảy  ra  tại  vùng  khử  (Reduction Zone).  

4.1.1.3. Phương  pháp  clo  hóa. 

        Trong  quá trình làm việc  độ  axit  của  xúc tác giảm, một phần do cốc lắng đọng che 

phủ bề mặt oxit nhôm, một phần do lượng clo trong xúc tác giảm do ảnh hưởng của H2O 

trong nguyên liệu và trong khí tuần hoàn. Clo cũng có thể mất do cuốn theo sản phẩm 

phản ứng.  

         Do đó cần phải bổ sung axit cho hệ xúc tác bằng cách bơm thêm một lượng nhỏ Cl 

hữu cơ.                            

Lượng Cl trên xúc tác được giữ ở mức 1% khối lượng.  

4.2. Quy trình công nghệ tái sinh xúc tác. 

4.2.1. Quá trình tái sinh xúc tác theo công nghệ của IFP 

         Khi hàm lượng cốc đạt 10  15%m xúc tác thì ta tiến hành quá trình tái sinh xúc tác. 

Quá trình tái sinh diễn ra trong thiết bị gồm 5 giai đoạn: 

Đuổi hydrocarbon ra khỏi xúc tác bằng khí trơ. 

Thổi không khí nóng vào để đốt cốc. Chú ý khống chế nồng độ O2 khoảng 0,5  2%. 

Nhiệt độ của quá trình đốt cháy cốc là 370  4800C. Phản ứng đốt cháy cốc là phản ứng 

tỏa nhiệt. Chúng ta cần phải giảm đến mức tối thiểu hiệu ứng nhiệt này nhằm tránh: 

- Làm giảm bề mặt Al2O3. 

- Sự thay đổi pha chất mang Al2O3. 

- Sự thiêu kết các tinh thể Pt. 
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Tiến hành clo hoá xúc tác nhằm tăng hoạt tính xúc tác (bù lại lượng clo bị giảm do 

tác dụng với H2O trong nguyên liệu) và tăng khả năng tách các kim loại như Fe, Pb, Bi 

trong xúc tác. Hàm lượng clo phải khống chế khoảng 1%m vì nếu quá cao sẽ xảy ra phản 

ứng cracking phân hủy làm giảm hiệu suất xăng và giảm tuổi thọ xúc tác. Nhiệt độ của 

quá trình khoảng 5100C, nồng độ O2 khoảng 5%V. 

Sấy chất xúc tác. Nhiệt độ sấy khoảng 5100C với nồng độ O2 khoảng 8%V, thời gian 

sấy là 4h. 

Đuổi hết O2 ra khỏi xúc tác bằng luồng khí trơ N2. Sau đó tiến hành hydro hoá để 

chuyển từ môi trường oxy hoá sang môi trường khử. Nhiệt độ của quá trình là 4800C, 

lượng H2 chiếm 50%. 

4.2.2. Công nghệ tái sinh liên tục (CCR): 

Đặc điểm : 

− Lớp xúc tác được chuyển dộng nhẹ nhàng, liên tục trong hệ thống thiết bị phản ứng với 

vận tốc vừa phải (trong khoảng 3- 10 ngày). 

− Toàn bộ hệ thống được vận hành liên tục. 

− Lớp xúc tác sau khi ra khỏi hệ thống phản ứng được đưa ra ngoài để tái sinh trong một 

hệ thóng tái sinh riêng. Sau đó được quay trở lại hệ thống phản ứng. 

Cấu tạo một lò phản ứng dạng ống thẳng với lớp xúc tác chuyển động dùng trong công 

nghệ CCR được mô tả trên hình sau: 

 

 
Hình 7-1: Cấu tạo theo mặt cắt dọc lò phản ứng reforming xúc tác 
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           Kích thước lò phản ứng thay đổi trong khoảng: Đường kính 1,5 – 3,5m, Chiều cao 

4 – 12m, Thể tích lớp xúc tác 6 – 80 m3. 

          Chi tiết hơn chúng ta thấy cụm hệ thống thiết bị phản ứng bao gồm 3 - 4 lò phản 

ứng có kích thước, điều kiện vận hành, lượng xúc tác nạp vào không giống nhau, từ đó 

phân bố thành phần sản phẩm ra từ mỗi lò cũng không giống nhau. 

           Hệ thống cấu tạo từ nhiều lò phản ứng giúp cho dòng hỗn hợp nguyên liệu và khí 

giàu hidro (khí tuần hoàn) đạt được nhiệt độ phản ứng và bù trừ nhiệt năng từ các phản 

ứng hóa học xảy ra trong quá trình reforming. Nhiệt độ giảm nhanh trong lò thứ nhất do 

sự xuất hiện của các phản ứng thu nhiệt quan trọng (chủ yếu là phản ứng dehydro hóa 

naphten), lượng xúc tác tiêu thụ cho giai đoạn này chiếm 10-15% trọng lượng. Ở lò phản 

ứng thứ 2 nhiệt độ giảm ít hơn, lượng xúc tác tiêu thụ chiếm 20-30%. Tại lò phản ứng 

cuối cùng, nhiệt độ gần như ổn định do có sự bù trừ nhiệt giữa các phản ứng thu nhiệt nhẹ 

với các phản ứng tỏa nhiệt kiểu như hydrocracking… 

 
Hình 7-2: Cấu tạo  lò phản ứng reforming xúc tác 
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4.2.3. Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP:  

           Thiết bị phản ứng được xếp chồng lên nhau . Xúc tác đi từ trên xuống qua hệ thống 

thiết bị phản ứng, sau đó tập trung lại và được nâng lên thiết bị tái sinh nhờ khí nâng. Sau 

khi tái sinh, chất xúc tác được đưa trở lại thiết bị phản ứng thứ nhất. Nhờ được lấy ra từng 

phần và tái sinh liên tục mà hoạt tính xúc tác ổn định cao hơn so với trong trường hợp lớp 

xúc tác cố định (công nghệ bán tái sinh). Công nghệ này hiện nay được sử dụng phổ biến 

hơn cả (chiếm 70% thị phần công nghệ CCR trên thế giới). Tuy nhiên cũng có nhược điểm 

là vận hành khó khăn do chiều cao hệ thống thiết bị phản ứng. 

Hình 8: Sơ đồ công nghệ PLATFORMING của UOP 
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 Thành phần xăng thông dụng hiện nay trên thế giới thường chứa : 

- Xăng cracking xúc tác :  35% t.t  

- Xăng reforming xúc tác :  30% t.t  

- Xăng alkyl hóa  :  20% t.t  

- Xăng isomer hóa            :  15% t.t  

KẾT LUẬN 

          Đi đôi với sự phát triển của ngành cộng nghiệp xe hơi thì sự phải phát triển nhanh 

chóng của công nghệ reforming với các thế hệ xúc tác ngày càng hoàn thiện, đã cung cấp

nguyên liệu xăng với chất lượng ngày càng cao. Đồng thời góp phần vào việc tận dụng

triệt để nguồn dầu mỏ ngày một khan hiếm. Vì vậy, ngày nay xăng reforming đã và đang 

chiếm một thị phần rất lớn so với các loại xăng thông dụng khác. 

         Đi cùng với thời gian và sự phát triển của khoa học công nghệ, xúc tác sử dụng trong 

quá trình refroming xúc tác ngày một hoàn thiện hơn: Ban đầu sử dụng xúc tác 

MoO2/Al2O3 (xúc tác này chủ yếu xúc tác cho quá trình hydrocracking, điều kiện vận 

hành cao, rễ tạo cốc, thời gian làm việc của xúc tác không lâu). Loại xúc tác MoO2/Al2O3

nhanh chóng được thay bằng xúc tác monométallique với hai loại (Pt/alumosilicat, Pt/-

Al2O3) đac thực hiện được hai chức năng với tâm hoạt động manh (gồm chức năng oxy 

hoá - khử và chức năng acid). Từ xúc tác monométallique tiếp tục phát triển thành hệ xúc 

tác bimétallique (đã được bổ sung thêm các nguyên tố Ir, Sn, Re, Ge) đã làm tăng hoạt 

tính của xúc tác, giản áp suất vận hành của quá trình, làm tăng hiệu suất, đồng thời hạn 

chế quá trình tạo cốc.  

         Song song với sự phát triển và hoàn thiện của các thế hệ xúc tác thì sự phát triển của 

thiết bị phản ứng và công nghệ tái sinh xúc tác cũng phát triển. Từ tái sinh gián đoạn đa 

được hoàn thiện thành tái sinh liên tục. 



Môn h�c xúc tác trong ch� bi�n d�u khí  Ti�u lu�n  xúc tác cho quá trình Refroming xúc tác 

CBGD: TS. Nguy�n H�u L��ng  24  Ng��i th�c hi�n: Nguy�n H�ng Thoan 
 

 

Bảng 3: Phân bố thành phần xăng thương mại Mỹ 

          Từ  các  số  liệu  trên  cho  thấy,  xăng  reforming  đứng  thứ  hai  trong  xăng 

thương phẩm, chỉ sau xăng cracking. Thậm chí ở một số khu vực như Mỹ, Tây Âu, 

xăng reformirng có phần vượt trội. 

 

 

 

 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
1

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Đồ án tốt nghiệp  

 

Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 
 

 

 

 

 

 

 

 

 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
2

 

MỞ ĐẦU 
Xăng nhận được từ chưng cất trực tiếp thường có trị số octan thấp, nên 

không đảm chất lượng sử dụng làm nguyên liệu cho các động cơ. Người 

tathường pha thêm vào xăng các phụ gia để làm tăng trị số octan. Phụ gia thường 

dùng là tetraetyl chì.Tuy nhiên, do có tính độc hại mà hiện nay nhiều quốc gia 

ban hành luật cấm sử dung phụ gia này. Có một giải pháp khác để đạt tới trị số 

octan cao hơn khi không sử dụng chì. Đó là pha trộn xăng có trị số octan cao 

(như xăng alkyl hoá, izome hoá …)vào nguyên liệu có trị số octan thấp hay sử 

dụng các phụ gia không chứa chì, như các hợp chất chứa oxy:Etanol, MTBE, 

MTBA, TAME…v..v. Nhưng trong trường hợp này ta thấy hiệu suất không cao, 

vì trên thực tế lượng các cấu tử pha trộn hạn chế, và trị số octan tăng không cao 

lắm. Chính vì thế mà các nhà khoa học đã tiến hành nghiên cứu quá trình 

reforming xúc tác để cải thiện xăng chưng cất trực tiếp và xăng của quá trình thứ 

cấp. 
        Reforming xúc tác là một trong số các quá trình quan trọng trong công 

nghiệp chế biến dầu.Vai trò của quá trình này không ngừng được tăng lên do nhu 

cầu về xăng chất lượng cao và nguyên liệu cho quá trình tổng hợp hoá dầu ngày 

một nhiều. Qúa trình này cho phép sản xuất các cấu tử có trị số octan cao cho 

xăng, các hợp chất hydrocacbon thơm (BTX) cho tổng hợp hoá dầu. Ngoài ra, 

quá trình còn cho phép nhận khí hydro kỹ thuật (hàm lượng hydro tới 85%) với 

giá rẻ nhất so với các quá trình điều chế hydro khác. Sản phẩm hydro nhận được 

từ quá trình reforming đủ cung cấp cho quá trình làm sạch nguyên liệu, xử lý 

hydro các phân đoạn sản phẩm trong khu liên hiệp lọc hoá dầu. 
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 CHƯƠNG I:  TỔNG QUAN LÝ THUYẾT 
I. CƠ SỞ HÓA HỌC CỦA QUÁ TRÌNH   [1]. 

Reforming xúc tác là quá trình biến đổi các thành phần hyđrocabon của 

nguyên liệu mà chủ yếu là naphten và parafin thành hyđrocacbon thơm có trị số 

octan cao. 

Sơ đồ các phản ứng trong quá trình reforming có thể biểu diễn như sau: 

 

 

 

 

 

Dehydro vòng hóa 
alkyl xyclohexan 

Dehydro vòng hóa 
hydrocacbon thơm n - parafin 

hyđro 
cracking 

đồng phân hóa 
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Như vậy những phản ứng chính xảy ra trong quá trình reforming bao gồm 

các phản ứng sau: 

Dehydro hóa các hyđrocacbon naphten; hyđro vòng hóa các hydrocacbon 

paraphin; đồng phân và hydrocracking. 

Trong điều kiện tiến hành quá trình reforming còn xảy ra các phản ứng phụ, 

tuy không làm ảnh hưởng nhiều đến cân bằng các phản ứng chính, nhưng lại có 

ảnh hưởng nhiều đến độ hoạt động và độ bền của xúc tác. Đó là các phản ứng: 

 Phản ứng phân hủy và khử các hợp chất chứa oxy, nitơ, lưu huỳnh thành 

H2S, NH3, H2O. 

 Phản ứng phân hủy các hợp chất chứa kim loại và halogen; 

 Phản ứng ngưng tụ các hợp chất trung gian không bền như olefin, 

diolefin với hydrocacbon thơm, dẫn đến tạo thanh các chất nhựa và bán cốc bám 

trên bề mặt xúc tác. 

Vì thế để phát triển quá trình reforming xúc tác, người ta cần phải khắc phục 

được quá trình tạo cốc trên xúc tác, hay ít nhất phải hạn chế tới mức tối đa quá 

trình tạo cốc. Trong thực tế sản xuất, người ta đã áp dụng các biện pháp khác 

nhau như áp suất và nồng độ hydro cao hoặc tiến hành tái sinh liên tục xúc tác 

(quá trình CCR). 

II. ĐẶC ĐIỂM CỦA CÁC PHẢN ỨNG CHÍNH TRONG QUÁ TRÌNH REFORMING 

[1, 2, 5 ]. 

1. Dehydro hóa naphten thành hydrocacbon thơm. 
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Bao gồm các phản ứng sau: 

 Phản ứng chuyển hóa alkyl xyclohexan thành hydrocacbon thơm 

 Phản ứng chuyển hóa alkyl xyclohexan thành hydrocacbon thơm 

Các phản ứng này là phản ứng thu nhiệt. 

a) Phản ứng chuyển hóa alkyl xyclohexan thành hydrocacbon thơm 

 

 

 

Đây là phản ứng thu nhiệt. Khi tăng nhiệt độ và giảm áp suất hiệu suất 

hydrocacbon thơm tăng lên. Theo các số liệu nghiên cứu và công bố cho thấy 

việc tăng trị số H2/ RH nguyên liệu ảnh hưởng không nhiều đến cân bằng của 

phản ứng hydro hóa naphten và sự ảnh hưởng này có thể bù lại bằng việc tăng 

nhiệt độ của quá trình. Khi hàm lượng của hydrocacbon naphten trong nguyên 

liệu cao, quá trình reforming sẽ làm tăng rõ ràng hàm lượng của hydrocacbon. 

Do đó cho phép ta lựa chọn và xử lý nguyên liệu để có thể đạt mục đích mong 

muốn, hoặc tăng hydrocacbon thơm có trị số octan cho xăng, hoặc để nhận 

hydrocacbon thơm riêng biệt (BTX). Sự tăng trị số octan của xăng cũng còn phụ 

thuộc vào hàm lượng n-parafin chưa bị biến đổi trong sản phẩm vì chúng có trị 

số octan thấp (ON của n - heptan bằng 0). Vì vậy, ngoài phản ứng hydro hóa 

naphten, cũng cần phải tiến hành quá trình reforming. Tốc độ của phản ứng 

chuyển alkyl xyclohexan thành hydrocacbon thơm khá lớn khi ta dùng xúc tác có 

chứa Pt. Năng lượng hoạt hóa của phảm ứng này khoảng 20 kcal/mol. 

b) Phản ứng chuyển hóa alkyl xyclohexan thành hydrocacbon thơm 

Trong quá trình reforming phản ứng này có các cân bằng sau: 

 

 

Phản ứng đồng phân hóa naphten vòng 5 cạnh thành vòng 6 cạnh là phản ứng có 

hiệu ứng nhiệt thấp (5 kcal/mol), nên khi tăng nhiệt độ thì cân bằng chuyển dịch 

về phía tạo vòng naphten năm cạnh. 

Ví dụ: như phản ứng đồng phân hóa của metyl xyclopentan. 

 

 
R 

 
 

 
R +    3H2 (+50 kcal/mol) 

 
R 

  
R2 +    3H2   

R 
 

 

   +    3H2   
CH3 

 
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Các nghiên cứu cho thấy tại 5000C, nồng độ cân bằng của metyl 

xyclopentan 95%, còn của xyclohexan chỉ là 5%. Nhưng do tốc độ của phản ứng 

dehydro hóa xảy ra nhanh mà cân bằng của phản ứng đồng phân hóa có điều kiện 

chuyển hóa thành xyclohexan và trong phản ứng, nồng độ của naphten chưa bị 

chuyển hóa chỉ còn 5%. Như vậy, nhờ phản ứng dehydro  hóa naphten có tốc độ 

cao mà trong quá trình reforming ta sẽ nhận được nhiều hydrocacbon thơm và 

hydro. Do phản ứng thu nhiệt mạnh, người ta tiến hành phản ứng nối tiếp  trong 

nhiều reactor để nhận được đã chuyển hóa cao cần thiết. 

 

2. Phản ứng dehydro hóa n - parafin. 

Có hai loại phản ứng dehydro hóa n - parafin 

 Dehydro hóa n - parafin tạo hydrocacbon thơm 

 Dehydro hóa n - parafin tạo olefin 

Phương trình tổng quát của phản ứng dehydro vòng hóa n-parafin như sau: 

 

 

 

Phản ứng dehydro vòng hóa n - parafin xảy ra khó hơn so với phản ứng 

của naphten. Chỉ số nhiệt độ cao hơn mới có thể nhận được hiệu suất 

hydrocacbon thơm đáng kể. Khi tăng chiều dài mạch cacbon trong parafin, hằng 

số cân bằng tạo hydrocacbon thơm cũng tăng lên, điều đó thể hiện số liệu trong 

bảng sau: 

Bảng 1.  Ảnh hưởng của nhiệt độ và chiều dài mạch cacbon tới hằng số 

cân bằng của phản ứng dehydro vòng hóa parafin. 

Phản ứng 4000K 6000K 8000K 

n- C6H14  C6H6 + 4H2 3,82.10-12 0,67 3,68.105 

n- C7H16  C7H8 + 4H2 6,54.10-10 31,77 9,03.106 

n- C8H18  C6H5-C2H5 + 4H2 7,18.10-10 39,54 1,17.107 

n- C9H20  C6H5C3H7 + 4H2 1,42.10-9 65,02 1,81.107 

 
R2 

+    4H2 (Q = 60Kcal/mol) R - C - C - C - C - C - C         



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
7

      

Khi tăng nhiệt độ, hằng số cân bằng của phản ứng dehydro vòng hóa parafin 

tăng lên rất nhanh, nhanh hơn so với phản ứng dehydro hóa naphten. Nhưng tốc 

độ phản ứng dehydro vòng hóa lại rất nhạy với sự thay đổi áp suất hoặc tỷ số 

H2/RH nguyên liệu. Điều này cho thấy hình 1 và hình 2. 

 

 
 

 

 

Năng lượng hoạt động của phản ứng thay đổi từ 25 đến 40 kcal/mol khi 

dùng xúc tác Cr2O3/ Al2O3, còn khi dùng xúc tác Pt/ Al2O3 là từ 20 đến 

30kcal/mol. Tốc độ phản ứng tăng khi tăng số nguyên tử cacbon trong phân tử 

parafin, điều đó dẫn tới hàm lượng hydrocacbon thơm trong sản phẩm phản ứng 

cũng tăng lên được thể hiện ở bảng sau: 

Bảng 2. Dehydro vòng hóa parafin trên xúc tác Pt loại RD.150 ở điều 

kiện t0  = 4960C, p = 15kg/cm2. Tốc độ không gian thể tích truyền nguyên liệu 

V/H/V bằng 2,0 - 2,6 tỷ số H2/RH = 5. 

Nguyên liệu 
Hydrocacbon thơm, % 

KL./ nguyên liệu 
Độ chuyển hóa, %V 

Hình 1. Cân bằng n - C6 - benzen 

trong phản ứng dehyclo vòng hóa. 

 

Hình 2. Cân bằng n - C7 - Toluen 

trong phản ứng dehyclo vòng hóa. 
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n - C7H16 39,8 57,0 

n- C12H26 60,2 67,0 

 

 

Dehydro vòng hóa parafin để tạo hydrocacbon thơm một trong những phản 

ứng quan trọng nhất của reforming xúc tác. Nhờ phản ứng này mà cho phép biến 

đổi một lượng lớn các hợp chất có trị số octan thấp của nguyên liệu thành 

hydrocacbon thơm là các cấu tử có trị số octan cao (ví dụ ON của n-C7=0, còn 

ON của toluen = 120). Phản ứng này xảy ra ưu tiên tạo thành các dẫn xuất của 

benzen với số lượng cực đại nhóm metyl đính xung quanh, nếu như nguyên liệu 

cho phép. Chẳng hạn ở 4650C, nếu nguyên liệu là  3,3 - dimetyl hexan thì cho 

hiệu suất của O-xylen là lớn nhất. Ngược lại, nếu nguyên liệu là 2,2 - dimetyl 

hexan thì phản ứng xảy ra khó hơn, nguyên liệu là 2,2,4 - trimetyl pentan thì 

phản ứng vòng hóa còn xảy ra khó hơn nữa. Nhưng nếu tăng nhiệt độ lên trên 

nhờ phản ứng đồng phân hóa làm thay đổi cấu trúc mạch alkyl. Các phản ứng 

dehydro hóa n - parafin tạo thành olefin nói chung sẽ làm tăng khả năng tạo 

nhựa, cốc bám trên bề mặt xúc tác. Phản ứng này được hạn chế bằng cách cho có 

mặt H2. 

3. Nhóm phản ứng izome hóa. 

Người ta thường chia phản ứng hydroizome hóa thành hai loại : 

 Phản ứng izome hóa n - parafin 

 Phản ứng dehydro izome hóa các alkyl xyclopentan 

a) Phản ứng izome hóa n - parafin 

n - parafin  izo - parafin + Q + 2 Kcal/mol 

Phản ứng đạt cân bằng trong vùng làm việc của reactor ở điều kiện 5000C 

với xúc tác Pt/Al2O3 như sau: 

- Với n - C6 là 30%, n - C5 là 40%; n - C4 là 60% 

- Việc có mặt các n - parafin có trị số ON thấp được thay bằng các  

izo - parafin  như vậy làm tăng được trị số octan của sản phẩm xăng. Tuy vậy 

việc cải thiện chỉ số ON trong quá trình reforming nhờ phản ứng izome hóa này 

chỉ có hiệu quả cao ở các n - parafin nhẹ C5, C6. Còn đối với các n - parafin cao 
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thì không làm tăng nhiều ON mặc dù phản ứng izome hóa dễ xảy ra, lý do là vì 

hiệu suất chuyển hóa không cao, các n - parafin cao chưa biến đổi vẫn còn lại 

nhiều trong sản phẩm. 

Ví dụ: n - C7 có ON = 0, trimetyl butan có ON = 110 và hỗn hợp C7 tại điều 

kiện cân bằng chỉ có ON = 55. Với các parafin nhẹ như C5 thì khác. ON của n - 

C5 là 62 và ON của izo - C5 là 80 nên cải thiện tốt chỉ số ON hơn. Từ đó rút ra 

kết luận là phản ứng izome hóa tốt nhất là tiến hành với n - parafin nhẹ (C5, C6) 

lúc này hiệu quả của phản ứng izome hóa thể hiện rõ nhất. 

b) Phản ứng dehydrizome hóa các alkyl xyclopentan và izome hóa alkyl thơm. 

Phản ứng dehydro hóa izome các alkyl xyclopentan đã được đề cập ở trước. 

 

 

 

 

 

 

Ph¶n øng izome hãa alkyl th¬m vÝ dô víi tr­êng hîp etylbenzen nh­ sau: 

 

 

 

4. Phản ứng hydrocracking parafin và naphten. 

Đối với parafin, thường xảy ra phản ứng hydrocracking và hydrogenolyse: 

R- C- C-R1 + H2   RCH3 (izo) +R1-CH3 (izo) +Q=11kcal/mol 

R- C- C-R1 +H2  RCH3 + CH4 (phản ứng hydrogenolyse) 

 

 

Víi naphten                         

+H2  R3H        R4H  +  R3H  + Q  =  20 kcal/mol 

 

 

 

 
R1 

 
R1 

+ Q = 4  6 Kcal/mol  
R 

 
 

+ 3H2 + Q = -50 Kcal/mol 

 

R1 
 

+H2 

R1 

 
CH3 

 
C2H5 

  
CH3 

 

+H2 
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Ngoài ra còn có phản ứng hydrodealkyl hoá các hydrocacbon thơm: 

 

 

Sản phẩm các quá trình là các hợp chất izo-parafin chiếm phần chủ yếu và 

vì  phản ứng xảy ra theo cơ chế ion cacboni nên sản phẩm khí thường chứa nhiều 

C3 , C2 . Nhưng nếu tăng nhiệt độ cao hơn thì sẽ tăng hàm lượng C1 và C4 , vì lúc 

này tốc độ phản ứng hydrogenolyse sẽ cạnh tranh với tốc độ phản ứng cracking 

xúc tác khi đó metan sẽ được tạo ra với số lượng đáng kể .Tác dụng của các phản 

ứng này trong các quá trình reforming là đã góp phần làm tăng ON cho sản phẩm 

, vì đã tạo ra nhiều izo-parafin . Nhưng cần lưu ý là các phản ứng này làm giảm 

thể tích sản phẩm lỏng va cũng đồng thời làm giảm hiệu suất hydro ( vì tiêu tốn 

hydro cho phản ứng ) . 

5 . Phản ứng tạo cốc. 

 Trong các quá trình hóa dầu dùng xúc tác thì nguyên nhân quan trọng gây 

nên sự giảm hoạt tính của xúc tác là do tạo cốc trên bề mặt xúc tác. 

Nguyên nhân chính của việc tạo cốc là do sự tương tác của olefin .diolefin 

và các hợp chất thơm đa vòng mà tạo thành cốc. 

Nhìn chung tạo cốc là loại phản ứng phức tạp. Trong thực tiễn cho thấy sự 

tạo cốc phụ thuộc vào nhiều yếu tố sau: 

 Nhiệt độ phản ứng. 

 Áp suất của hydro. 

Độ nặng của nguyên liệu và chính các hợp chất phi hydrocacbon olefin và 

các hợp chất đa vòng là các hợp chất góp phần thúc đẩy nhanh quá trình tạo cốc. 

Trong các công nghệ để hạn chế quá trình tạo cốc thì yếu tố áp suất hydro 

được điều chỉnh vừa đủ sao cho lượng cốc tạo thành từ 3 - 4 so với trọng lượng 

xúc tác trong khoảng thời gian từ 6 tháng đến 1 năm. Việc tăng áp suất hydro sẽ 

cản trở tạo ra hydrocacbon thơm do cản trở phản ứng hydro hóa. 

Bởi vậy, đối với các loại xúc tác thì việc tạo ra các chức hoạt tính, để điều 

khiển được quá trình tạo cốc cũng khá quan trọng. 

III. CƠ CHẾ VÀ ĐỘNG HỌC CỦA PHẢN ỨNG  2 . 

1. Cơ chế quá trình reforming. 

 
R  + H2  C6H6 + RH + Q = 12  13K 
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Quá trình reforming xảy ra nhiều phản ứng. Nhưng ta chỉ xem xét một vài 

phản ứng quan trọng. 

Các phản ứng chính trong quá trình reforming là: 

naphten   aren + H2 

n - C7        aren + H2 

n - C7   izo - C7 

n - C6   benzen + H2 

Năng lượng hoạt hóa của các phản ứng có giá trị trong khoảng 20 đến 45 

kcal/mol 

 

 

            

 n - C7       izo - C7  EA = 25 kcal/mol 

n - C7         C1  C6 EA = 45 kcal/mol 

          Benzen       cốc            EA = 30 kcal/mol 

 

 

 

 

Ta xét cơ chế reforming n - hexan 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
CH3 

  
CH3 +  3H2  EA = 20 kcal/mol 

    
 

    
 M  

(- H2) A    M 

C1  C5 
A, đóng vòng 

    
 

      

A  M  

(+ H2) 
+ H+ 

A 
(AH     - A- 

+ 

 
 

 
 

 
 

 

   

A 

Taïo 
ion 

cacboni 

  M 

+ H2 
-  H+ 

  M 

-  H2 

A 

  M 

- 3H2 
 

+ + 

+ 
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M: Trung tâm kim loại 

A: Trung tâm axit 

Theo sơ đồ này cho ta thấy, từ n - hexan, sau quá trình reforming đã thu 

được izo - hexan, xyclohexan, benzen, metyl xyclohexan tất cả các chất này đều 

là cấu tử cao octan, vậy có nghĩa là thu được xăng có trị số octan cao. 

Ngòai các phản ứng chính ở trên, còn xảy ra một lượng đáng kể các phản 

ứng hydrocracking. 

CnH2n+2 + H2   CmH2m+2  + CpH2p + 2 

(C9H20 + H2  C4H10 + C5H12) 

Các hydrocacbon có phân tử lượng lớn dễ bị hydrocracking hơn các 

hydrocacbon có phân tử lượng nhỏ. Các phản ứng này một mặt cũng có tác dụng 

tích cực làm tăng hiệu suất xăng và trị số octan của xăng (do tạo ra izo - parafin). 

Nhưng nếu phản ứng  thực hiện ở điều kiện cứng, các hydrocacbon có phân tử 

lượng nhỏ cũng bị hydrocracking, làm cho hiệu suất khí và cốc tăng lên do vậy 

mà có tác dụng tiêu cực. 

Độ axit của xúc tác có ảnh hưởng lớn đến phản ứng hydrocracking xảy ra 

càng mạnh, từ đó giải thích tại sao người ta không dùng aluminosilicat làm chất 

mang mà dùng Al2O3 (Al2O3 có độ axit nhỏ hơn). 

2. Nhiệt động học và điều kiện của phản ứng. 

Xét thông số nhiệt động học của một số phản ứng quan trọng trong quá trình 

reforming xúc tác qua các phản ứng của hydrocacbon C6. 

Bảng 3. Các thông số nhiệt động học của phản ứng hydrocacbon C6 . 

Phản ứng Kp, 5000C H, kcal/mol 

xyclohexan  C6H6 + 3H2 6.105 52,8 

Metyl xyclopenxan  xyclohexan 0,086 -3,8 

n - hexan  C6H6 + 4H2 0,78.105 63,8 

n - hexan  hexan - 1 + H2 1,1 -1,4 

n - hexan  2 - metyl pentan 0,037 31,0 
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(Hằng số cân bằng K được xác định theo áp suất riêng phần atm của phân 

phản ứng và sản phẩm sau phản ứng) 

Các số liệu nhiệt động học cho thấy, tại cân bằng xyclohexan chuyển hóa 

thành aromatic ở áp suất của hydro và chỉ một lượng nhỏ olefin tồn tại với 

parafin. 

Những phản ứng chính của reforming là thu nhiệt. Phản ứng izome hóa là 

trung hòa nhiệt trong khi phản ứng hydro  cracking tỏa nhiệt. Các số liệu cũng 

cho thấy hiệu ứng nhiệt của phản ứng phụ thuộc chính vào nồng độ xyclohexan 

trong nguyên liệu vì nó hấp thu nhiệt mạnh nhất, nhiệt của phản ứng được lấy từ 

hỗn hợp nguyên liệu và khí nén nhiệt độ của hỗn hợp này giảm. Tức là phải cấp 

nhiệt độ hỗn hợp phản ứng. 

 

 

 

Phản ứng dehydro tạo vòng của parafin và phản ứng hydro hóa của naphten 

là những phản ứng chính làm tăng trị số octan. Cân bằng nhiệt động của những 

phản ứng này dịch chuyển về phía sản phẩm phản ứng khi áp suất riêng phần của 

hydro thấp và nhiệt độ phản ứng cao (5000C). 

Tuy nhiên điều kiện này thích hợp để tạo thành cốc và sự tạo cốc chỉ có thể 

ngăn chặn bằng cách phản ứng trong môi trường hydro: áp suất hydro càng cao, 

sự lắng đọng cốc trên bề mặt xúc tác càng ít. Việc tăng áp suất hydro cũng không 

làm chậm phản ứng hydro hóa tạo aromatic. 

Do vậy, quá trình reforming xúc tác được thực hiện dưới áp suất cao và 

hydro sản phẩm được hoàn lại vùng phản ứng. 

Người ta đã nghiên cứu ảnh hưởng của áp suất, nhiệt độ , lượng hydro tuần 

hoàn đến cân bằng. Kết quả cho thấy khi áp suất và lượng H2 tuần hoàn tăng,  

cân bằng không ổn định, do vậy hiệu suất riêng phần của xăng lại một trị số 

octan cho trước. 

Phản ứng hydrocracking thích hợp ở nhiệt độ và áp suất riêng phần của 

hydro cao phản ứng này thường không mong muốn trong quá trình reforming vì 

chúng  tiêu thụ hydro và tạo ra hydrocacbon khí, làm giảm hiệu suất pha lỏng 

 
CH3 

  
CH3 +  3H2   
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minh họa sự phụ thuộc của hiệu suất phản ứng vào áp suất phản ứng tại những trị 

số octan khác nhau. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 3. hiệu suất phản ứng và áp suất tại trị số octan khác nhau. 

Tại áp suất cao cho trước, trị số octan có thể được tăng khi tăng nhiệt độ 

mặc dù điều này gây ra sự mất mát hiệu suất do phản ứng hydrocracking tăng 

lên. Như vậy quá trình thường thực hiện ở áp suất thấp để đạt được hiệu suất pha 

lỏng tăng lên. Tuy nhiên, áp suất riêng phần của hydro phải đủ cao để tránh sự 

tạo thành những hợp chất không no có khả năng bị polime hóa tạo thành cốc. 

Trong thực tế, quá trình có thể tiến thành trong khoảng nhiệt độ 4555000C 

và áp suất 6,5  50 atm. Điều kiện chỉ chuyển hóa một phần aromatic còn nếu 

thực hiện ở nhiệt độ cao hơn và áp suất khoảng 10atm và có thể chuyển hóa gần 

như hoàn toàn naphten thành aromatic tại cân bằng với những quá trình làm việc 

ở áp suất cao từ 34  50 atm thì vận tốc phản ứng hydrocracking cao, mức độ 

chuyển hóa thành hợp chất thơm giảm được thể hiện bảng sau. 

Bảng 4. Đặc trưng vận tốc và hiệu ứng nhiệt của những phản ứng 
reforming quan trọng. 
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V

ận 

tốc 

phả

n 

ứng 

khử 

họa

t 

tính 

xúc tác và hiệu suất hydro thấp. Ngược lại, ở áp suất thấp (8,5  20,5 atm) độ 

chuyển hóa các hợp chất thơm cao, hiệu suất hydro cao, phản ứng hydrocracking 

giảm, nhưng lại nhanh chóng khử họat tính xúc tác do sự tạo thành cốc. 

Nhiệt độ phản ứng được chọn để làm cân bằng giữa sự tăng họat tính xúc 

tác và sự tăng vận tốc phản ứng. Khử họat tính khi nhiệt độ tăng. 

Khoảng nhiệt độ từ 460 - 5250C và thường là giữa 482  500cC. Nhưng quá 

trình hoạt động ở áp suất thấp và nhiệt độ khá cao tạo ra sản phẩm có trị số octan 

cao nhất. Khi xúc tác bị mất họat tính trong quá trình hoạt động nhiệt độ thường 

được giảm từ từ để duy trì trị số octan không đổi. 

Khoảng vận tốc thể tích là từ 0,9 đến 5 phần thể tích nguyên liệu lỏng trên 

thể tích xúc tác trong một giờ, thường dùng nhất là từ 1  2. Nên lựa chọn vận 

tốc sao cho những phản ứng hydrocracking xảy ra trong giới hạn cho phép và 

những phản ứng hydro hóa tạo vòng xảy ra đạt yêu cầu mong muốn phản ứng 

thơm hóa và izome hóa không bị ảnh hưởng bởi vận tốc không gian nên những 

phản ứng này đạt cân bằng ngay cả khi vận tốc không gian cao. 

Tỷ lệ mol giữa H2/RH trong nguyên liệu thay đổi từ 3 đến 10, nhưng phổ 

biến nhất là từ 5 đến 8. Tỷ lệ này ảnh hưởng và làm giảm vận tốc phản ứng thơm 

hóa, tăng phản ứng hydrocracking và làm giảm vận tốc, phản ứng như hoạt tính 

xúc tác. Giá trị lựa chọn thường ở giới hạn thấp để phản ứng hydrocracking xảy 

ra đạt yêu cầu và sự khử họat tính xúc tác là thấp. Tỷ lệ yêu cầu lượng hydro 

Loại phản ứng 
Vận tốc tương 

đối 

ảnh hưởng sự tăng áp 

suất tổng cộng 

Hiệu ứng 

nhiệt 

Hydrocracking Thấp nhất Vận tốc tăng Tỏa nhiệt 

vừa phải 

Dehydro hóa tạo vòng Thấp Không ảnh hưởng tới sự 

giảm trong vận tốc 

Thu nhiệt 

Izome hóa của parafin Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

Izome hóa của parafin Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

Dehydro hóa parafin Khá nhanh Giảm độ chuyển hóa Thu nhiệt 

Dehydro hóa parafin Rất nhanh Giảm độ chuyển hóa Rất thu 

nhiệt 
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tuần hoàn mau, tương ứng chi phí hoạt động cao. Những naphten có nhánh 

thường là thành phần chính của nguyên liệu. Nguyên liệu có hàm lượng 

hydrocacbon không no cao thì phải được hydro hóa trước khi phản ứng để giảm 

tiêu thụ hydro trong phản ứng và sự khử hoạt tính xúc tác. Nồng độ của tạp chất 

trong nguyên liệu đóng vai trò chất ngộ độc xúc tác nên phải duy trì từ nồng độ 

nhỏ hơn 1ppm đối với nguyên liệu cho xúc tác mới. Nguyên liệu có hàm lượng 

lưu huỳnh cao phải được hydrosunfua hóa trước phản ứng. Các hợp chất nitơ 

hữu cơ bị chuyển thành NH3 làm ngộ độc chức năng axit xúc tác. Nồng độ của 

nó phải nhỏ hơn 2ppm. Nitơ thường loại ra khỏi nguyên liệu xảy ra hydro xúc 

tác, đồng thời với hydro desunfua hóa. Nước là hợp chất chứa clo cũng là thành 

phần không mong muốn trong nguyên liệu vì nó thay đổi, độ axit của chất mang 

và làm đảo lộn cân bằng của những phản ứng đang xảy ra vì những hợp chất này 

để loại bỏ hàm lượng của chúng cần phải điều khiển cẩn thận để duy trì độ axit 

xúc tác. Những kim loại như asenic phải giữ nồng độ rất thấp vì chúng tạo hợp 

kim với chì làm khử hoạt tính xúc tác. 

VI . NGUYÊN LIỆU VÀ SẢN PHẨM CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC 1, 

5, 2 . 

1. Nguyên liệu. 

1.1. Nguyên liệu cho quá trình reforming xúc tác. 

Tùy theo yêu cầu sản phẩm mà nguyên liệu được lựa chọn khác nhau. Trong 

quá trình reforming, nguyên liệu liệu thường dùng cho quá trình là phân đoạn 

xăng chất lượng thấp, có khoảng sôi từ 62  1800C. Trong thực tế công nghiệp 

chế biến dầu, để nhận các cầu tử có trị số octan cao cho xăng, người ta thường 

dùng phân đoạn sôi 85 đến 180 hay 105  180. Còn để nhận được hydrocacbon 

riêng biệt, người ta dùng nguyên liệu là các phân đoạn hẹp hơn 62  850C để 

nhận benzen; 62  1050 C để nhận benzen và toluen và 105  140 để nhận xylen. 

Nguyên liệu chính của quá trình reforming xúc tác là nhận phân đoạn xăng 

chưng cất trực tiếp từ dầu thô, ngoài ra người ta cũng có thể dùng phân đoạn 

xăng có trị số octan thấp của quá trình reforming nhiệt, của vicracking hay của 

quá trình cốc hóa. 
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Thành phần nguyên liệu ảnh hưởng đến rất nhiều đến hiệu suất chất lượng 

sản phẩm. Nếu thành phần cất có nhiệt độ sôi quá rộng có chứa nhiều phần nhẹ, 

mà chứa nhiều phần nhẹ sẽ làm cho hiệu suất chất lượng xăng giảm xuống. 

Nguyên liệu thuận lợi nhất cho quá trình sản xuất các cấu tử có trị số octan 

cao (ON = 100) là phân đoạn sôi từ 105  1400C hay phân đoạn 105  1800C. 

Nếu càng tăng trị số octan của xăng thì hiệu suất của xăng giảm xuống. 

Ảnh hưởng quá trình reforming xúc tác không chỉ là phần rất mà quan trọng 

hơn đó là thành phần hóa học của phân đoạn nguyên liệu. Trong nguyên liệu có 

chứa các loại hợp chất khác nhau của parafin, của naphten, của hydrocacbon 

thơm và các hợp chất phi hydrocacbon khác như tạp chất của oxy, nitơ, S 

Nếu hàm lượng của naphten trong nguyên liệu càng cao, nhất là xyclohexan 

và dẫn xuất của nó càng nhiều, thì phản ứng hydro hóa xảy ra càng triệt để và 

hàm lượng hydrocacbon thơm hydro hóa xảy ra càng triệt để và hàm lượng 

hydrocacbon thơm càng nhiều. Hay nói cách khác là quá trình reforming xúc tác 

càng dễ xảy ra và chỉ cần tiến hành quá trình ở điều kiện mềm, độ khe khắt nhỏ 

mà vẫn cho hiệu suất và chất lượng xăng cao. Nếu nguyên liệu chứa nhiều hợp 

chất parafin thì các phản ứng parafin chỉ góp phần để tạo ra hydrocacbon thơm 

bằng phản ứng hydro vòng hóa (khi xúc tác chưa được cải tiến). Còn đại bộ phận 

parafin sẽ tham gia phản ứng izome hóa và hydrocracking. Phản ứng 

hydrocracking còn làm giảm hiệu suất hydro do tiêu hao hydro cho phản ứng 

này. Do vậy, thành phần hóa học của nguyên liệu trong điều kiện reforming xúc 

tác sẽ xác định  cả hiệu suất hydro tạo ra trong quá trình. Nếu hàm lượng parafin 

trong nguyên liệu càng thấp thì hiệu suất H2 sẽ càng cao. 

Các hydrocacbon thơm có trong nguyên liệu thường nhỏ, đặc biệt là khi 

nguyên liệu phân đoạn xăng trực tiếp. Hydrocacbon thơm có ảnh hưởng đến tốc 

độ các phản ứng hydro hóa hay hydro vòng hóa theo hướng ngăn cản các phản 

ứng này. Vì vậy, nếu mục đích của quá trình là sản xuất hydrocacbon thơm riêng 

biệt thì nên tách trước hydrocacbon thơm khỏi nguyên liệu. 

Để đánh giá chất lượng nguyên liệu reforming thông qua thành phần hóa 

học của nguyên liệu, hãng UOP đã đưa ra một chuẩn số tương quan KUOP được 

xác định theo công thức sau: 
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KUOP = 12,5 - (N + 2Ar)/ 100 

N: hàm lượng % của naphten 

Ar: hàm lượng % của hydrocacbon thơm 

Trong nguyên liệu reforming xúc tác, KUOP và đặc biệt là tổng số  

N + 2Ar thay đổi trong khoảng rộng (tổng N + 2Ar) có thể từ 30 đến 80 nếu 

KUOP = 0 thì nguyên liệu chứa nhiều hydrocacbon thơm một vòng, còn nếu KUOP 

= 12 là nguyên liệu chứa một hỗn hợp bằng nhau giữa hydrocacbon vòng và 

hydrocacbon parafin. Như vậy, nếu KUOP thấp hay tổng số N + 2Ar trong nguyên 

liệu càng cao thì nguyên liệu càng chứa nhiều naphten và nguyên liệu đó càng 

thuận lợi để nhận reforming có trị số octan cao. Ngoài ra, thành phần phân đoạn 

cũng có ảnh hưởng đến các chỉ tiêu của quá trình reforming xúc tác. Hiệu suất 

reformat và H2 cũng như độ hoạt động của xúc tác sẽ tăng khi tăng hàm lượng 

hydrocacbon naphten và hydrocacbon trong nguyên liệu được thể hiện rõ trong 

bảng 5. 

Các hợp chất phi hydrocacbon, đặc biệt là các hợp chất chứa lưu huỳnh và 

nitơ trong nguyên liệu phải giảm tới mức cực tiểu và nhỏ hơn giới hạn cho phép. 

Vì các hợp chất này chỉ làm tăng tốc độ của phản ứng ngưng tụ tạo nhựa và cốc 

gây ngộ độc xúc tác, làm giảm nhanh họat tính xúc tác. Vì thế nguyên liệu trước 

khi đưa vào họat tính xúc tác đều phải đưa qua công đoạn xử lý bằng hydro hóa 

làm sạch để loại bỏ các hợp chất phi hydrocacbon, các hợp chất olefin, diolefin 

và cả kim loại do nhiễm bẩn vào nguyên liệu reforming trong quá trình chế biến. 

Các hợp chất phi hydrocacbon sẽ được loại bỏ ra ở dạng khí như NH3, H2S và 

H2O nhờ quá trình hydro hóa làm sạch. Tùy thuộc vào chế độ công nghệ và nhất 

xúc tác mà quá trình hydro hoá làm sạch sẽ đạt được các chỉ tiêu về chất lượng 

cho nguyên liệu reforming xúc tác như bảng 6. 

Bảng 5. Ảnh hưởng của thành phần nguyên liệu đến quá trình reforming 

xúc tác. Xúc tác KP 104,  = 15 MPa, t0C = 475. 

Chỉ tiêu 
Phân đoạn sôi, 0C 

     

Nguyên liệu đến 85 85 - 105 105 - 120 120 - 140 140 - 180 

Mật độ, kg/m3 696 722 735 751 751 
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Thành phần cất, 0C 

10% 54 94 112 126 148 

50% 68 95 113 128 150 

90% 75 97 116 131 159 

Thành phần RH, % 

RH thơm 8 9 12 16 14 

RH naphten 29 33 29 30 25 

RH parafin 63 58 59 54 61 

MON sạch 69 51 - 44 27 

Sản phẩm 

Hiệu suất xăng % 86,4 86,5 87,5 89,8 88,4 

Hiệu suất H2 1,3 2,2 2,3 2,2 2,3 

RH thơm, % 37 57 62 66 69 

Trị số octan MON 76 79 83 84 86 

Trị số octan RON 78 88 93 94 97 

Bảng 6. Hàm lượng cho phép các hợp chất phi hydrocacbon có mặt trong 

nguyên liệu reforming xúc tác. 

Hàm lượng lưu huỳnh max 0,5 ppm 

Hàm lượng nitơ max 0,5 ppm 

Hàm lượng oxy max 2 ppm 

Hàm lượng clo max 0,5 ppm 

Hàm lượng các kim loại    

Hàm lượng asenic max 1 ppb 

Hàm lượng chì max 20 ppb 

Hàm lượng Cu max 5 ppb 

1.2. Xử lý nguyên liệu trước khi đưa vào quá trình reforming. 

* Cơ sở lý thuyết của quá trình hydro hóa làm sạch 

Tất cả quá trình reforming xúc tác thường áp dụng một trong hai loại sơ đồ 

công nghệ, đó là tái sinh xúc tác gián đoạn và tái sinh liên tục. Nhưng dù áp dụng 

sơ đồ nào, nguyên liệu trước khi đưa vào quá trình reforming xúc tác cũng cần 
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phải đưa qua công đoạn làm sạch có tên gọi là hydro làm sạch hay sử dụng các 

xúc tác đa kim loại. 

Nguyên liệu naphten, xăng (có thể dùng cả kerosen, gasoil khi xử lý nguyên 

liệu này) được trộn với hydro để tiến hành phản ứng ở nhiệt độ áp suất cao. Các 

phản ứng hóa học sẽ xảy ra cùng với quá trình hydrodesunfua hóa, là no hóa 

olefin và thơm, demetal hóa và hydroracking. Khi mục đích của quá trình này là 

xử lý nguyên liệu cho reforming xúc tác, thì hydrodesunfua hóa và demetal hóa 

là nhiệm vụ chính của công đoạn này. Những hydrocacbon chứa lưu huỳnh và 

các tạp chất khác chứa trong nguyên liệu sẽ được phản ứng với hydro trên xúc 

tác C0 hoặc xúc tác Ni/M0 trên chất mang để các tạp chất này được tách ra một 

chất chọn lọc và nhờ đó các đặc tính nguyên liệu được cải thiện. 

Các tạp chất khác như hợp chất chứa nitơ, oxy và kim loại khi phản ứng 

hydro sẽ tạo ra các hợp chất NH3, H2O, hydrogenat, kim loại. Các hợp chất olefin 

được no hóa, nhờ vậy mà cải thiện được độ ổn định sản phẩm. 

* Các loại phản ứng chính xảy ra bao gồm: 

a. Tách lưu huỳnh. 

Mercaptan R - SH + H2   RH + H2S 

sunfit  R - S - R + 2H2   2RH + H2S 

Disunfit R - S - S - R + 3H2  2RH + 2H2S 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

b) Tách nitơ. 

 

 

sunfit vòng 

 +  2H2      C - C - C - C   + H2S 
S 

thiophen 

 + 4H2      C - C - C - C   + H2S 
S 

pyridin 

+ 5H2      C - C - C - C   + NH3  
N 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
21

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

c) Tách oxy. 

 

 

 

 

     

d) Phản ứng với olefin. 

olefin  H2   parafin 

olefin thẳng  C - C = C - C - C - C + H2  C - C - C - C - C - C 

olefin vòng 

 

 

c. Tách kim loại. 

Các kim loại trong hợp chất có kim được tách ra trước  hết bởi sự phân hủy 

kim loại, bị giữ lại trong xúc tác hoặc do hấp phụ hoặc phản ứng hóa học với xúc 

tác. 

f. Tách halogen. 

Các halogen hữu cơ được phân hủy hoàn toàn trên xúc tác tạo thành các 

muối vô cơ, chúng được tách ra khi ta phun nước để hạn chế tối đa sự ăn mòn 

thiết bị. 

Quinolin 

+ 4H2             + NH3  
N 

 

C - C - C - C 
 

pyrol 

+ 4H2      C - C - C - C   + NH3 

NH 

C C 

C C 

phenol 

OH 

 +  H2O  +  H2       

  +  H2     (naphten)  



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
22

g. Sự tái hợp của sunfua hydro với olefin tạo ra mercaptan hàm lượng của các 

tạp chất cần tách sẽ được khống chế bằng điều kiện công nghệ của quá trình. 

13. Ảnh hưởng chế độ công nghệ trong quá trình hydro hóa làm sạch. 

Điều kiện công nghệ của quá trình quyết định chất lượng của nguyên liệu 

sau xử lý. 

a. Nhiệt độ phản ứng. 

Nhiệt độ của nguyên liệu vào reactor (RIT) có vai trò quan trọng để thúc 

đẩy phản ứng hydro hóa làm sạch. Quá trình desunfua hóa tăng khi nhiệt độ 

giảm. 

RIT cần phải thay đổi để phù hợp với yêu cầu sản phẩm, phù hợp với độ 

hoạt tính xúc tác và cần phải giữ tốc độ phản ứng mong muốn. Bình thường 

trong điều kiện thực tế chọn RIT = 3250C 

b. Áp suất. 

Việc nâng cao áp suất có lợi cho phản ứng, khi ta nâng cao áp suất thì lượng 

cốc lắng đọng trên xúc tác càng ít, xúc tác làm việc càng lâu. 

Lựa chọn xúc tác làm việc liên quan đến mức độ tiêu hao hydro tỉ lệ 

(H2/RH). Vì cả hai thông số này sẽ xác định áp suất riêng phần của hydrocacbon 

trong reactor. 

Áp suất cao thì tốt cho phản ứng nhưng do điều kiện tối ưu về kinh tế cho 

nên không thể cao quá. Thông thường người ta phải tìm tối ưu giữa các điều kiện 

thông số kỹ thuật và kinh tế. 

c. Tốc độ không gian thể tích (LHSV). 

Tốc độ không gian thể tích là lượng naphta nguyên liệu trên lượng xúc tác 

chứa trong reactor trong một đơn vị thời gian là 1 giờ. Như vậy đơn vị của 

LHSV là h-1. 

LHSV có ảnh hưởng đến chất lượng sản phẩm, LHSV càng cao chất lượng 

sản phẩm càng thấp hoặc là số lượng các phản ứng có thể xảy ra càng ít. Tăng 

nhiệt độ của reactor sẽ bù lại được ảnh hưởng này. 

d. Tỉ lệ H2/RH. 

Tỉ lệ này là tốc độ của dòng khí hydro tuần hoàn trên tốc độ dòng của 

naphta nguyên liệu (m3/ m3). Tỉ lệ này càng cao thì càng tốt nhưng theo tính toán 
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không nên cao quá, nếu cao quá thì tốn chi phí cho quá trình, nếu thấp quá thì 

lượng cốc bám trên bề mặt xúc tác nhiều, theo tính toán tỉ lệ này vào khoảng 

77m3/ m3. 

1.4. Sơ đồ hệ thống hydro hóa làm sạch 

 
Hình 4. Sơ đồ hydro hóa làm sạch phần cất nhẹ (naphten, kerosen, hoặc 

diezel). 

 
V1   Reactor  V4  Thiết bị thu đỉnh    E3  Thiết bị trao đổi nhiệt 

V2 Thiết bị tách E1   Thiết bị trao đổi nhiệt  E4   Thiết bị ngưng tụ 

V3 Tháp phân đoạn E2  Thiết bị ngưng tụ  H1   Thiết bị đốt nóng 
 

 

2. Sản phẩm của quá trình reforming xúc tác. 

Sản phẩm của quá trình reforming xúc tác là: 

 Xăng có trị số octan cao 

 Hydrocacbon thơm (RH thơm) 

 Khí hydro kỹ thuật 

2.1. Xăng có trị số octan cao. 

Chất lượng xăng phụ thuộc vào chất lượng nguyên liệu, xúc tác và chế độ 

công nghệ của quá trình. Tùy thuộc vào những điều kiện công nghệ và nguyên 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
24

liệu đầu mà có thể nhận được xăng có trị số octan khác nhau. Có thể điều chỉnh 

quá trình để nhận xăng có trị số octan cao có khi đạt tới 100 đến 105 theo 

phương pháp nghiên cứu với quá trình platforming chỉ rõ sự phụ thuộc của chất 

lượng xăng đã ổn định vào thành phần khác nhau của nguyên liệu. 

Bảng 7. Chất lượng xăng của quá trình platforming. 

Chỉ tiêu của xăng ổn định Hàng lượng của parafin trong nguyên liệu, % 

KL 

40 < 65 < 40 
20

4d  g/cm3 0,785 0,798 0,796 0,772 

Thµnh phÇn cÊt, 0C     

NhiÖt ®é ban ®Çu 49 42 58 58 

10% 82 76 97 110 

50% 135 137 141 141 

90% 172 170 171 168 

NhiÖt ®é cuèi 202 214 199 205 

Thµnh phÇn hãa häc, % KL     

Olefin 2,2 0,9 1,0 0,5 

Hydrocacbon th¬m 59 65 62 68,5 

Parafin + naphten 38,8 33,7 37 31 

TrÞ sè octan MON 80 85 80 85 

RON 89 95 89 95 

Tõ b¶ng sè liÖu trªn cho ta thÊy, thµnh phÇn hãa häc chñ yÕu cña x¨ng 

reforming xóc t¸c lµ hydrocacbon th¬m lµ hydrocacbon parafin, cßn hµm l­îng 

olefin rÊt nhá (kh«ng v­ît qu¸ 3%), hµm l­îng cña naphten còng thÊp (th­êng 

nhá h¬n 10%). C¸c hîp chÊt th¬m l¹i th­êng tËp trung ë ph©n ®o¹n cã nhiÖt ®é 

s«i cao, do ®ã ph©n bè trÞ sè octan theo thµnh phÇn cÊt kh«ng ®Òu. TrÞ sè octan ë 

phÇn cuèi ph©n ®o¹n t¨ng rÊt nhanh so víi ®Çu ph©n ®o¹n. 

§Æc tr­ng c¸c ph©n ®o¹n x¨ng hÑp nhËn ®­îc khi ch­ng cÊt ph©n ®o¹n x¨ng 

reforming xóc t¸c víi trÞ sè octan 83 theo ph­¬ng ph¸p RON. 

Bảng 8. đặc trưng phân bố trị số octan của xăng reforming xúc tác khi  

  RON =83. 
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Nhiệt độ 

sôi, 0C 

Hiệu suất, 

%V 

parafin 

%V 

olefin, 

%V 

Naphten 

%V 

RH thơm 

%V 

RON 

Đến 60 5,03 99,1 - 0,6 0,1 89,6 

 4,76 95,6 - 3,6 0,8 78,9 

60 - 86 9,72 67,2 1,0 21,9 9,7 73,2 

86 - 102 9,96 63,6 1,4 23,9 11,1 64,0 

102-111 9,88 34,5 1,2 12,6 51,7 88,3 

111-130 9,88 55,9 1,6 11,3 31,2 66,0 

130-139 9,78 43,3 1,4 8,3 47,0 82,0 

139-141 9,84 30,4 1,0 5,6 63,0 92,5 

141-161 9,91 39,7 1,8 6,9 51,6 80,0 

161-170 9,91 25,2 1,8 3,0 70,0 94,7 

170-183 4,95 15,5 1,5 2,3 80,7 99,1 

183 5,77 1,0 4,0 5,0 90,0 104,5 

Mất mát 0,57      

 

 

2.2. Các hydrocacbon thơm. 

Các hydrocacbon thơm nhận được từ quá trình reforming xúc tác là benzen, 

toluen, xylen...được dùng làm nguyên liệu cho tổng hợp hóa dầu: 

Từ benzen, điều chế được phenol, là nguyên liệu cho công  nghiệp  sản 

xuất sợi polyamit, capron. 

Từ m-xylen,điều chế được p-xylen,làm nguyên liệu sản xuất sợi nilon 

polyeste. 

Từ m-xylen, điều chế được o-xylen ,là nguyên liệu để tổng hợp anhydric 

phtalic. 

Để thu được các hydrocacbon thơm thì người ta phải dùng các phân đoạn 

hẹp. Muốn sử dụng trong quá trình tổng hợp hóa dầu thì cần độ tinh khiết cao, 

tuy nhiên việc tách chúng rất khó khi tách trực tiếp. Người ta chưng cất đẳng phí, 

dùng chất hấp thụ, sau đó rồi tách. Tức là sử dụng 1 trong 2 nguyên tắc sau: 
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 Thay đổi độ bay hơi tương đối của các hydrocacbon thơm và không 

thơm bằng cách thêm vào đó một cấu tử thứ 3. 

Sau đó sử dụng phương pháp phân chia đẳng phí chưng luyện trích ly để 

tách. 

 Lợi dụng các tính chất vật lý khác nhau của các cấu tử: độ hòa tan, mức 

độ hấp thụ, nhiệt độ đông đặc. Dùng các phương pháp trích ly, hấp thụ kết tinh 

để tách chúng. 

2.3. Sản phẩm khí hydro kỹ thuật. 

Khí hydro kỹ thuật là khí chứa hydro với hàm lượng hydro lớn hơn 80% và 

một sản phẩm quan trọng của quá trình reforming xúc tác. Khí hydro thu được từ 

quá trình reforming xúc tác một phần được tuần hoàn trở lại quá trình reforming, 

còn phần lớn được dẫn sang bộ phận làm sạch, xử lý nguyên liệu và các phân 

đoạn sản phẩm cất. Đây là quá trình sản xuất khí hydro rẻ tiền nhất trên nhất 

trong tất cả các quá trình sản xuất hydro. 

Sự ảnh hưởng của thành phần phân đoạn nguyên liệu đặc trưng bằng nhiệt 

độ sôi 10% thể tích nguyên liệu và áp suất lên hiệu suất khí chứa hydro được 

biểu diễn lên hình 5. 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 5.Sự phụ thuộc giữa hiệu suất hydro và áp suất trong quá trình,  

hàm lượng naphten trong nguyên liệu. 
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của nguyên liệu. 
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Khi tăng nồng độ hydrocacbon Naphtenic trong nguyên liệu và giảm áp suất 

trong quá trình reforming xúc tác thì dẫn đến việc tăng hiệu suất khí chứa hydro. 

Sau đây là bảng cân bằng sản phẩm của quá trình CCR. 

Bảng 9.Sản phẩm của CCR. 

Xăng đã ổn định:  

RON > 100 

RVP (áp suất hơn bão hòa) 0,38 kg/cm2  max 

~ 38 kPa max 

Hiệu suất > 75 %V 

Hiệu suất LPG (khí hóa lỏng) 4,7 %V 

H2 260 Nm3/ thùng nguyên liệu 

2.4. Khí hóa lỏng. 

Quá trình reforming xúc tác thu được ngoài khí hydro còn thu được khí hóa 

lỏng, khi ổn định thành phần của xăng, ta thu khí propan và butan 

                                                        

Hình 8.Hiệu suất xăng đã khử butan 

%V, sự phụ thuộc giữa hiệu suất 

xăng đã khử butan với hiệu suất 

propan và butan lỏng 

 

                       1. Hiệu suất min butan lỏng. 

                       2. Hiệu suất max butan lỏng. 

                       3. Hiệu suất propan lỏng. 

V. XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING  [ 1, 2, 5 ]. 

1. Quá trình phát triển của quá trình reforming xúc tác. 

Xúc tác sử dụng trong quá trình reforming là loại xúc tác đa chức năng gồm 

chức năng oxy hóa- khử và chức năng axit. Chức năng oxy hóa-khử có tác dụng 

2
5 
2
0 
1
5 

5 

1
0 

H
iệ

u 
su

ất
 p

ar
af

in
 v

à 
bu

ta
n 

 

6
0 

6
5 

7
0 

 

2 

7
5 

8
0 

8
5 

9
0 

3 

1 

9
5 

0 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
28

tăng tốc các phản ứng hydro hóa - khử hydro. Còn chức năng axit có tác dụng 

thúc đẩy các phản ứng xảy ra theo cơ chế ion cacboni như đồng phân hóa và 

hydrocracking... 

Trước đây người ta sử dụng các chất xúc tác oxyt như: MoO2/Al2O3. Loại 

xúc tác này rẻ tiền, bền với lưu huỳnh, song có nhược điểm là họat tính không 

cao, nên quá trình reforming phải thực hiện ở chế độ cứng: vận tốc thể tích thấp, 

nhiệt độ cao thì dẫn đến quá trình hydrocracking xảy ra mạnh. Để tăng độ chọn 

lọc thì phải di trì ở áp suất thấp khoảng 14  20at. Nhưng sự giảm áp suất thúc 

đẩy quá trình tạo cốc, do vậy không kéo dài được thời gian làm việc của xúc tác. 

Vì lý do trên nên hiện nay không sử dụng loại xúc tác này. 

Sau này loại xúc tác Pt/Al2O3 ra đời có nhiều ưu việt hơn và được sử dụng 

rộng rãi trong công nghiệp. Hàm lượng Pt trong xúc tác từ 0,3 đến 0,8% trọng 

lượng, nhiệt độ phản ứng 5000C, áp suất từ 30  35at ở đây Pt xúc tiến cho quá 

trình oxy hóa khử còn Al2O3 là chất rắn, Pt xúc tiến cho phản ứng hydro hóa - 

khử hydro. Cụ thể trong quá trình reforming:Làm tăng tốc độ phản ứng khử 

hydro của naphten, khử hydro  đóng vòng parafin, nghĩa là thúc đẩy quá trình tạo 

hydrocacbon thơm. Ngoài ra nó còn thúc đẩy quá trình hydro hóa liên tục các sản 

phẩm trung gian (hydro hóa các chất không no tạo ra trong quá trình) nên hạn 

chế quá trình tạo cốc. 

Xúc tác Pt/Al2O3 được sử dụng cho đến năm 1970 .Ngày nay, xúc tác 

reforming được cải tiến bằng cách biến tính xúc tác khi cho thêm kim loại nữa 

(bimetal) hoặc thay đổi chất mang . 

Xúc tác Pt/Al2O3 được sử dụng cho đến năm 1970 .Ngày nay, xúc tác 

reforming được cải tiến bằng cách biến tính xúc tác khi cho thêm kim loại nữa 

(bimetal) hoặc thay đổi chất mang . 

Ví dụ: Pt/ SiO2; Pt/SiO2  - Al2O3; Pt - Re/ SiO2 - Al2O3; Pt - Sn/Al2O3,   

Pt - Ir/ axit rắn. 

Mục đích của việc thêm kim loại vào là để làm tăng hoạt tính xúc tác hoặc 

giảm giá thành xúc tác. Ví dụ, khi cho thêm Sn (1/2 lượng), hoạt tính xúc tác 

không tăng, nhưng giá thành lại giảm đi; khi cho Re thì hoạt tính tăng vì Re có 

vai trò làm phân tán đều các nguyên tử Pt  trên bề mặt axit rắn. 
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Xúc tác sử dụng cho reforming trong công nghiệp hiện nay là 0,3%Pt + 

0,3% Re mang trên  - Al2O3, với diện tích bề mặt khoảng 250m2/g, được bổ 

sung các hợp chất halogen hữu cơ. 

Hàm lượng halogen (Flo, Clo) khống chế trong khoảng 0,5 đến 1% trọng 

lượng. 

 

 

2. Vai trò của xúc tác trong quá trình cải tiến công nghệ reforming. 

Nhìn chung việc tìm kiếm các loại xúc tác mới luôn đi với việc cải tiến công 

nghệ. Sự tiến bộ của xúc tác đem lại những thay đổi to lớn cho giải pháp công 

nghệ. Việc xuất hiện xúc tác đa kim loại đã tạo ra những thành tựu công nghệ 

mới. Với ưu điểm là tốc độ trơ hóa xúc tác nhỏ, xúc tác đa kim loại cho phép 

giảm áp suất quá trình xuống thấp 1,4  1,5MPa với dây chuyền cố định và với 

dây chuyền xúc tác chuyển động, còn thấp hơn nữa chỉ khoảng 3,5at (50 psi) các 

dây chuyền công nghệ mới cho phép làm tăng cả hiệu suất và chất lượng của 

xăng cũng như tăng hiệu suất của hydrocacbon thơm. 

3. Những yêu cầu cơ bản đối với xúc tác chu quá trình reforming. 

Để có một xúc tác reforming tốt thì xúc tác cần có độ hoạt tính cao đối với 

phản ứng tạo hydrocacbon thơm, có đủ hoạt tính đối với các phản ứng đồng phân 

hóa parafin và có hoạt tính thấp với phản ứng hydrocracking. Ngoài ra còn thể 

hiện những chỉ tiêu sau: 

 Xúc tác phải có độ chọn lọc cao. 

 Xúc tác phải có độ bền nhiệt và khả năng tái sinh tốt. 

 Xúc tác phải bền với các chất gây ngộ độc, như các hợp chất của S, N, 

O; nước, muối của các kim loại nặng và các tạp chất khác. 

 Xúc tác phải có độ ổn định cao (khả năng bảo toàn hoạt tính ban đầu 

trong suốt thời gian làm việc). 

 Xúc tác có giá thành hạ, dễ chế tạo. 

Như vậy, một xúc tác reforming tốt cần phải tăng tốc độ các phản ứng cơ 

bản và cần phải hạn chế các phản ứng phụ, nhất là phản ứng tạo cốc.Vì thế  mà 

tương quan giữa phản ứng tạo cốc với tổng các phản ứng cơ bản có ý nghĩa rất 
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quan trọng. Tỷ số phản ứng tạo cốc trên tổng các phản ứng cơ bản phải là cực 

tiểu. Để tăng tốc độ phản ứng cơ bản,ta có thể tăng nhiệt độ hoặc giảm tốc độ 

nạp liệu. Nhưng hoạt tính xúc tác làm tăng tốc các phản ứng cơ bản là rất quan 

trọng, vì rằng khi tăng nhiệt độ hay thay đổi điều kiện công nghệ chỉ hạn chế 

được một phần rất nhỏ các phản ứng phụ. Những phản ứng tạo hydrocacbon 

thơm (dehydro hóa, dehydro vòng hóa) và các phản ứng izome hóa, hay 

hydrocracking là các phản ứng chính tạo ra các cấu tử có trị số octan cao và có 

áp suất hơi bão hòa nhỏ, thích hợp cho quá trình pha trộn xăng chất lượng cao 

với bất kỳ công thức pha trộn nào. Hơn nữa, khi giảm tốc độ tạo cốc sẽ làm cho 

xúc tác làm việc trong thời gian dài hơn và ổn định hơn. 

Để có xúc tác reforming tốt, khi chế tạo, chúng ta phải điều chỉnh tương 

quan giữa hai chức của xúc tác sao cho đạt độ chọn lọc mong muốn. Độ chọn lọc 

của xúc tác được đánh giá thông qua biểu thức R sau: 

R = 
dehydro vòng hóa 

hydrocracking + hydroizome hóa + dehydro vòng hóa 

Giá trị của R càng lớn, độ chọn lọc xúc tác càng cao. Do vậy, việc tạo nên 

sự cân bằng giữa hai chức của xúc tác giữ vai trò chủ đạo khi chế tạo xúc tác 

reforming. 

4. Thành phần xúc tác. 

Nhìn chung, xúc tác reforming có hai thành phần chính: 

4.1. Chất mang có tính axit. 

Chất mang ở đây đóng vai trò là axit rắn. Nhìn chung chất mang được sử 

dụng thường là: Al2O3, SiO2, aluminosilicat và có thể là Zeolit như: X, Y, ZSM - 

5, ZSM - 11. Tuy nhiên độ axit của chất mang có ảnh hưởng lớn đến phản ứng 

hydrocracking, độ axit càng lớn thì phản ứng xảy ra càng mạnh. Do đó thông 

thường chất mang được sử dụng là oxit nhôm. Nếu dùng các aluminosilicat hay 

zeolit thì phải phối trộn và phải chú ý đảm bảo độ axit cần thiết cho quá trình. Bản 

thân Al2O3 là một axit Lewis vì nguyên tử nhân còn có một ô lượng tử tự do, còn 

Al2O3 chứa nước là một axit Brosted vì nó mang H+ . 
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Al - O      Al - O 

Al - O  Al    Al - O  Al          - OH-   

Al - O     Bề mặt   Al - O      Bề mặt  H+           

 

Khi chất mang là oxit nhôm hoặc hỗn hợp Al2O3 - SiO2, độ axit của nó được 

quyết định bởi quá trình xử lý đặc biệt để tách nước bề mặt nhằm tạo ra bề mặt 

riêng lớn (400m2/g) và tạo ra các tâm axit. Nếu sử dụng chất mang  - Al2O3 hay 

 - Al2O3 với diện tích bề mặt khoảng 250m2/g thì được bổ sung thêm các hợp 

chất halogen như flo, clo, hỗn hợp của chúng. Độ axit tăng khi tăng hàm lượng 

của halogen, nhưng thực tế cho thấy chỉ nên khống chế hàm lượng của halogen 

khoảng 1% so với xúc tác để tránh phân hủy mạnh. Halogen được đưa vào xúc 

tác khi chế tạo hoặc khi tái sinh xúc tác. Khi có clo thì quá trình xảy ra như sau: 

 

 

 

 

 

Chức năng axit được thể hiện bởi chất mang. Độ axit của nó có vai trò đặc 

biệt quan trọng khi chế biến nguyên liệu parafin có trọng lượng phân tử lớn: Các 

tâm axit kích động phản ứng hydrocracking của các parafin, phản ứng đồng phân 

hóa hydrocacbon naphten 5 cạnh thành 6 cạnh, tiếp theo đó là các naphten 6 cạnh 

bị khử hydro 5 cạnh thành hydrocacbon thơm. 

Yêu cầu đặt ra của chất mang cũng rất cao. Đối với chất mang Al2O3 cần 

phải tinh khiết: hàm lượng Fe và Na không quá 0,02% khối lượng. 

Việc tăng độ axit thường là bằng cách thêm vào các halogen hữu cơ như 

C2H4Cl2, CH3Cl. Ngoài việc tăng độ axit, nó còn có tác dụng làm ổn định độ 

phân tán của Pt nhờ nó tạo phức hợp Pt và Al2O3 . Một trong những ưu điểm của 

hợp chất clo là nó ít thúc đẩy các phản ứng cracking trong điều kiện phản ứng. 

Hàm lượng clo được tăng thêm vào khoảng 0,5  1% khối lượng. 

 

      Al  - OH          Al  -  OH 

O    + Cl      O      + OH- 

      Al  - OH          Al  -  Cl 
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Để đưa platin lên bề mặt chất mang trong công nghiệp người ta dùng 

phương pháp ngâm, tẩm. Tẩm Al2O3 bằng dung dịch H2PtCl6 đã axit hóa, nung 

và khử trong dòng khí hydro. Sự phân tán platin lên chất mang có thể xảy ra theo 

cách sau: 

 

 

 

 

 

Bảng 10. Một số loại xúc tác cho quá trình reforming trong công nghiệp. 

Các chỉ số 

Xúc tác 

A - 64 

(liên xô cũ) 

8815 

CHLB Đức 

RY - 302 

France 

RD - 150 

Mỹ - Đức 

R - 16 

Mỹ 

Pt (% trọng lượng) 0,6  0,65 0,35 0,580,62 0,37 0,55 

Đường kính hạt (m) 1,8 - 2,2 1,5 1,5  3,0 

Bề mặt riêng (m2/g) 180 - 240280 - 160200 

Chỉ số độ bền (Kg/mm)  0,97 - 1,2 - - 

Đường kính lỗ (A0) - - 40120 40120 80100 

Thể tích lỗ (ml/g) - - - - 0,750,8

8 

Chất kích hoạt Clo flo flo flo clo 

Tất cả các xúc tác trên đều chứa Re (0,5% trọng lượng) trên chất mang Al-

2O3. 

4.2. Kim loại Pt. 

Cho đến bây giờ, thế giới đều công nhận Pt là cấu tử rất tốt cho quá trình 

reforming.Nó có khả năng hoạt tính tốt cho phản ứng dehydro - hydro hóa . 

Trong quá trình reforming, Pt làm tăng tốc độ của phản ứng khử hydro các 

hydrocacbon naphten, khử hydro vòng hóa các hydrocacbon parafin để tạo thành 

hydrocacbon thơm. Ngoài ra, nó còn thúc đẩy quá trình no hóa các hợp chất 

trung gian là olefin, diolefin, làm giảm vận tốc tạo thành cốc bám trên xúc tác đó 

là nguyên nhân chính làm giảm hoạt tính của xúc tác. Hàm lượng Pt trên xúc tác 

chiếm vào khoảng 0,3  0,7% kim loại. 

          

      Al  - OH          Al - O 

O    + Ptdd      O       Pt  + OH- 

      Al  - OH          Al - O 
        Cl 

Cl   
2- 

Cl 

Cl 
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Độ hoạt tính xúc tác được đánh giá thông qua hiệu suất và chất lượng 

reforming thu được đã ổn định trong quá trình. Độ hoạt tính phụ thuộc chủ yếu 

vào hàm lượng kim loại Pt và đặc biệt là độ phân tán của nó trên chất mang axit. 

Ví dụ nguyên liệu chứa nhiều parafin, dùng xúc tác chứa 0,35%Pt sẽ nhận 

được ON theo RON  102 nếu pha thêm 0,8ml nước chì. Còn dùng xúc tác chứa 

0,6% Pt sẽ nhận được xăng có trị số ON theo RON = 102 mà không cần pha 

thêm nước chì. Về độ phân tán, các đánh giá chung cơ hoọi  thaỏy neỏucác hạt 

phân tán có kích thước nhỏ hơn 10A0 thì đó là các tâm hoạt tính mạnh, còn khi 

hạt phân tán có kích thước lớn hơn 70A0 thì xúc tác không có họat tính đối với 

các hạt cơ bản của reforming,  khi phaõn taựn haùt Pt khoõng ủeàu. 

Để điều chỉnh tương quan giữa 2 chức của xúc tác thì Pt chỉ nên chiếm 1% 

bề mặt chất mang. 

 

5. Sự thay đổi các tính chất của xúc tác trong quá trình làm việc. 

5.1. Các chất làm ngộ độc xúc tác. 

a) Sự gây ngộ độc bởi các hợp chất lưu huỳnh. 

Các hợp chất lưu huỳnh dễ gây độc xúc tác Pt, làm ảnh hưởng xấu đến chức 

năng hydro hóa - dehydro hóa của xúc tác. Các hợp chất chứa lưu huỳnh khác 

nhau có mức độ ảnh hưởng khác nhau đối với kim loại Pt. Các hợp chất 

mercaptan và sunfit làm giảm họat tính xúc tác mạnh hơn các hợp chất loại 

tiophen và H2S hay S nguyên tố. Để đảm bảo thời gian làm việc lâu dài cho xúc 

tác thì các hợp chất chứa lưu huỳnh cần được loại bỏ khỏi nguyên liệu trước khi 

đưa vào lò phản ứng. 

Từ thực tế reforming cho thấy, nếu hàm lượng lưu huỳnh trong nguyên liệu 

tăng lên, thì hiệu suất và chất lượng xăng giảm xuống. Khi đó đòi hỏi phải tăng 

tỷ lệ H2/RH.Nếu có mặt H2S trong khí tuần hoàn sẽ làm tăng khả năng ăn mòn 

thiết bị, đặc biệt ở bộ phận ống xoắn của lò đốt nóng. 

Khi xúc tác tiếp xúc với nguyên liệu chứa lưu huỳnh. không những chỉ kim 

loại trên xúc tác bị ngộ độc mà ngay cả Al2O3 cũng bị biến đổi. Nó tác dụng với 

hợp chất lưu huỳnh tạo thành sunfat nhôm Al2(SO4)3. Do vậy làm cho quá trình 

tái sinh xúc tác bị phức tạp hơn và đòi hỏi mức độ tái sinh lâu hơn ngay cả sau 
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khi tái sinh đã chuyển Al2(SO4)3 về Al2O3, nhưng hoạt tính xúc tác vẫn bị giảm 

xuống đáng kể so với nguyên liệu không chứa lưu huỳnh. 

b) Sự gây độc của các hợpc hất nitơ. 

Các hợp chất nitơ trong nguyên liệu cũng ảnh hưởng xấu đến hoạt tính xúc 

tác. Khi tiếp xúc với hợp chất chứa nitơ như NH3, mang tính bazơ làm trung hòa 

các tâm axit của xúc tác. Như vậy sẽ làm giảm tốc độ đồng phân hóa, vòng hóa 

và hydrocracking. Hàm lượng của nitơ cho phép trong nguyên liệu phải bằng 

hoặc nhỏ hơn 1ppm, nên đa số các quá trình reforming đều áp dụng quá trình 

hydro hóa làm sạch nguyên liệu. 

c) Ảnh hưởng của nước. 

Hàm lượng H2O trong nguyên liệu không chỉ làm giảm nhanh chức axit xúc 

tác mà còn làm tăng quá trình ăn mòn thiết bị. Hàm lượng H2O được khống chế 

trong giới hạn từ 10 đến 15 ppm. 

Để giữ họat tính xúc tác người ta thêm vào một lượng nhỏ chất halogen 

(thường là dicloetan, tetraclorua cacbon hay clorua etylen). Để tránh ăn mòn thiết 

bị, cần tách nước bằng phương pháp làm khô khi dùng "sấy phân tử". 

d) Ảnh hưởng của các kim loại nặng khác. 

Các kim loại khác như asen, chì,... có mặt trong nguyên liệu là các chất gây 

ngộ độc mạnh chất xúc tác. Sự có mặt của chì trong nguyên liệu có thể do nhiều 

nguyên nhân khác nhau. 

Các hợp chất chì tích đọng dần trên xúc tác làm thay đổi nhanh họat tính 

xúc tác. Hàm lượng cho phép của chì thường nhỏ hơn 0,02ppm và của asenic 

nhỏ hơn 0,001ppm. Người ta thấy rằng nếu có 0,5% Pb thì xúc tác sẽ không có 

khả năng tái sinh. 

e) Ảnh hưởng của hàm lượng olefin và cốc. 

Các hợp chất olefin thúc đẩy nhanh quá trình tạo cốc. Hàm lượng của chúng 

trong nguyên liệu cần phải nhỏ hơn 2%. Ảnh hưởng đến quá trình tạo cốc còn do 

trong nguyên liệu có nhiều các hợp chất đa vòng hay chính là olefin và diolefin 

được tạo ra trong quá trình reforming. Cốc tạo ra sẽ che phủ các tâm hoạt tính 

làm giảm độ hoạt tính xúc tác. 

5.2. Các yếu tố thay đổi do tác nhân vật lý. 
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Ngoài sự ngộ độc do các chất hóa học trên thì xúc tác còn có thể thay đổi 

tính chất do các yếu tố vật lý như bởi sự thiêu kết ở nhiệt độ cao làm cho bề mặt 

riêng xúc tác và cấu trúc Al2O3 cũng như nhiệt độ phân tán Pt thay đổi. 

VI. TÁI SINH XÚC TÁC [ 1, 5 ]. 

1. Quá trình thay đổi tính chất của xúc tác. 

Trong quá trình làm việc, xúc tác bị thay đổi tính chất theo thời gian, bị 

giảm dần. 

Ví dụ: hoạt tính xúc tác bị giảm dần, độ chọn lọc xúc tác bị giảm... Những 

sự thay đổi trên là do sự tạo cốc trên bề mặt hoạt tính của xúc tác cũngnhư do sự 

thay đổi các tính chất lý hoá của xúc tác dưới tác dụng của nhiệt độ cao và tạp 

chất có hại chứa trong nguyên liệu, trong khí chứa hydro tuần hoàn. 

Có thể phân chia ra các dạng thay đổi sau: 

- Thay đổi có tính chất tạm thời có thể tái sinh được. 

- Thay đổi vĩnh viễn không thể tái sinh được, với dạng thay đổi này thì sau 

một thời gian sử dụng phải thay xúc tác mới, loại bỏ xúc tác cũ. 

Đối với những trạng thái thay đổi tạm thời thì ta dùng tái sinh định kỳ để 

khôi phục hoạt tính cho xúc tác. Những thay đổi có thể tái sinh đó là những thay 

đổi do tạo cốc và do sự ngộ độc thuận nghịch bỏi các hợp chất chứa nitơ, oxy, 

lưu huỳnh. 

Những thay đổi vĩnh viễn là những thay đổi không thể khôi phục lại được. 

Ví dụ đối với xúc tác Pt/Al2O3 có sự thay đổi vĩnh viễn do sự thay đổi bề mặt 

riêng của xúc tác, hay thay đổi trạng thái phân tán của platin trên chất mang oxy 

nhôm, do sự tạo cốc hay sự ngộ độc không thuận nghịch bởi các tạp chất kim 

loại. Do việc thay đổi tính chất vĩnh viễn cho nên sau nhiều lần tái sinh hoạt tính 

xúc tác sẽ kém đi rất nhiều. 
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Hình 9. Thời gian làm việc của xúc tác. 

1.xúc tác mới; 2. xúc tác đã làm việc. 

Sự giảm khả năng khử hydro giải thích bởi sự thay đổi trạng thái Pt trên xúc 

tác, mặc dù lượng Pt trong xúc tác đã làm việc không thay đổi. Nhiều tác giả cho 

rằng việc giảm khả năng khử hydro là do sự thiêu kết các tinh thể Pt từ 10  50 

tăng lên 200 A0 và giảm số lượng tâm xúc tác. Ngoài ra, Pt còn có thể kết hợp 

với Fe và các hợp chất kim loại khác. Việc giảm khả năng đồng phân hoá của 

xúc tác là do giảm độ axit của xúc tác bởi sự giảm hàm lượng halogen và thỉnh 

thoảng tăng hàm lượng Na. Sự giảm hàm lượng các chất halogen trong xúc tác là 

do sự tác dụng của các halogen với nước trong nguyên liệu và chứa trong khí 

tuần hoàn. Các nghiên cứu cho thấy hàm lượng Pt xúc tác mới và xúc tác cũ gần 

giống nhau, nhưng độ phân tán khác nhau và nhất là hàm lượng thay đổi một 

cách đáng kể, ở xúc tác đã làm việc hàm lượng clo giảm đi rất nhiều. 

Tóm lại sự giảm hoạt tính và độ chọn lọc xúc tác trong quá trình làm việc là 

do sự thay đổi trạng thái phân tán Pt trên chất mang và thay đổi về mặt hoạt tính 

của chất mang. 

2. Những phương pháp tái sinh trong công nghiệp 

2.1 Tái sinh bằng phương pháp oxy hoá 

Là phương pháp đốt cháy cốc bám trên bề mặt xúc tác bằng oxy của không 

khí ở nhiệt độ từ 300 đến 5000C. Đối với xúc tác mất hoạt tính, sau khi tái sinh sẽ 

đạt hoạt tính xấp xỉ ban đầu. Nhưng hoạt tính giảm dần sau nhiều lần tái sinh do 

những thay đổi tính chất vĩnh  viễn của xúc tác, lúc đó ta phải thay xúc tác mới. 
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2.2 Tái sinh bằng phương pháp clo hoá 

Trong quá trình làm việc hàm lượng clo trên chất mang giảm dần. Để khắc 

phục, người ta bổ sung thêm các chất hữu cơ có chứa clo sau khi tái sinh oxy 

hoá-khử, nghĩa là sau khi đốt cháy cốc. 

Quá trình tái sinh bằng clo không những có tác dụng nâng cao hoạt tính axit 

mà còn có tác dụng tách hợp chất kim loại lắng đọng trên xúc tác. Hàm lượng 

Fe, Pb và bitmut giảm rõ rệt. 

Lưu ý hàm lượng clo trong xúc tác không nên quá cao. Nếu clo chiếm nhiều 

quá thì tính chất axit mạnh, điều đó làm tăng hiệu suất khí làm việc không mong 

muốn đối với quá trình reforming. Qua thực nghiệm cho thấy chế độ tái sinh xúc 

tác bằng clo như sau: 

 Tốc độ thể tích nạp không khí (h-1)  1000 

 Nhiệt độ (0C)     500 

 Thời gian tái sinh (h)    6 

 Nồng độ clo trong không khí (% trọng lượng) 0,40,5 

 Hàm lượng clo trong xúc tác tối ưu nhất trong khoảng 0,8 đến 0,9% 

trọng lượng. 

2.3 Tái sinh bằng phương pháp khử: 

Người ta thấy rằng nếu tái sinh bằng phương pháp oxy hoá thì các hợp chất 

lưu huỳnh không bị loại bỏ hoàn toàn. Hợp chất của lưu huỳnh sau khi đã tái sinh 

bằng phương pháp oxy hoá thường ở dạng sunfat. Với phương pháp khử người ta 

dùng dòng khí chứa 10% hydro ở áp suất khoảng 2atm. Chất xúc tác sau khi tái 

sinh thì lượng cốc giảm xuống còn khoảng 0,03  0,05% trọng lượng. 

VII. CÁC BIỆN PHÁP LÀM TĂNG THỜI GIAN SỬ DỤNG CHẤT XÚC TÁC 

Thời gian làm việc của xúc tác lâu hay ít phụ thuộc vào nhiều nguyên nhân. 

Nếu quá trình làm việc được kiểm tra khống chế chặt chẽ điều kiện làm việc thì 

ta thu được sản phẩm mong muốn và thời gian làm việc xúc tác lâu nhất. Có thể 

tăng thời gian làm việc của xúc tác bằng cách giảm thời gian tạo cốc. 

Tránh các hiện tượng làm tồi các tính chất của xúc tác và làm thay đổi cấu 

trúc của xúc tác. Như vậy để tăng thời gian sử dụng của xúc tác thì phải nghiên 

cứu sâu cơ chế phản ứng xảy ra trong quá trình để tránh các phản ứng có hại và 
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phải tìm cách tái sinh để đảm bảo tính chất hoá lý xúc tác không bị biến đổi, phải 

làm sạch sơ bộ nguyên liệu ban đầu để hạn chế sự ngộ độc xúc tác trong quá 

trình làm việc, phải sử dụng xúc tác có khả năng tái sinh tốt . 

VIII. GIỚI THIỆU VỀ MỘT SỐ LOẠI CHẤT XÚC TÁC DÙNG TRONG 

REFORMING 

Bảng 11. Các hãng chế tạo xúc tác reforming 

Loại xúc tác Hãng chế tạo Kim loại kích hoạt 

D Chevron Re 

R16 - R20 UOP e 

R22; RD 150 UOP Ge 

R130 thế hệ mới UOP Không công bố 

E 501 Engelgard Re 

L Ashahi Chemical Pb 

KX 130 Essi Researeh Ir và Me khác 

E 160 Engelgard Không công bố 

RG 451 FIN & Procatalyse  

 

CHƯƠNG II . CÁC CÔNG NGHỆ REFORMING XÚC TÁC 

I. LỊCH SỬ CÔNG NGHỆ REFORMING XÚC TÁC 

Từ đầu thế kỷ 20, nền móng của nền công nghiệp reforming đã được hình 

thành sau đó đã phát triển mạnh mẽ vào nửa sau thế kỷ. 

Bắt đầu vào những năm 1940, quá trình reforming được áp dụng trong phạm 

vi công nghiệp. Với những quá trình được thiết kế ở thời điểm ấy thì xúc tác là 

oxyt molipden mang trên oxyt nhôm, nhưng quá trình này không đáp ứng đủ 

những  yêu cầu công nghiệp. Do những hiệu quả to lớn mà các phản ứng 

reforming đem lại đã thúc đẩy những nghiên cứu cải tiến xúc tác và quá trình 

công nghệ. Năm 1949, xúc tác Pt/Al2O3 được sử dụng trong công nghệ 

reforming, vào những năm 1970 thì xúc tác đa kim loại cùng với xúc tác chuyển 

động ra đời và đem lại những hiệu quả to lớn. 

II. ẢNH HƯỞNG CỦA CHẾ ĐỘ CÔNG NGHỆ TRONG QUÁ TRÌNH REFORMING. 

1. Ảnh hưởng của nhiệt độ. 
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Quá trình reforming xúc tác tiến hành trong điều kiện nhiệt độ nằm trong 

giới hạn từ 470 đến 5250C. Khi điều kiện áp suất và tốc độ thể tích không đổi, 

nếu giảm nhiệt độ sẽ dẫn đến tăng hiệu suất xăng, giảm hiệu suất khí, giảm việc 

tạo cốc, đồng thời lại giảm hàm lượng hydrocacbon thơm. 

Ngược lại, nếu tăng nhiệt độ, dẫn đến tăng sự tạo thành hydrocacbon thơm, 

giảm hiệu suất xăng, giảm nồng độ hydro trong khí tuần hoàn (vì khi nhiệt độ 

cao, thuận lợi cho các phản ứng hydro hoá và khử hydro vòng hoá) tạo 

hydrocacbon thơm. Song bên cạnh đó cũng tăng cường các phản ứng 

hydrocracking làm cho hiệu suất khí tăng lên, do vậy mức độ hoá cốc cũng tăng. 

Như vậy, khi nhiệt độ tăng thì lượng hydrocacbon tạo thành cũng tăng làm 

cho trị số octan của xăng tăng. Nhưng nhiệt độ cũng chỉ tăng đến giới hạn cho 

phép, nếu tăng quá cao thì việc tạo cốc tăng, dẫn đến giảm hoạt tính và giảm thời 

gian làm việc của xúc tác. Sự phụ thuộc hiệu suất và chất lượng của sản phẩm 

reforming xúc tác vào nhiệt độ được thể hiện ở bảng 12. 

Bảng 12: Sự phụ thuộc hiệu suất và chất lượng của sản phẩm reforming 

xúc tác vào nhiệt độ. 

Chỉ tiêu 
Nhiệt độ, 0C 

435 450 465 480 

Hiệu suất xăng đã khử propan 98 96,8 95 91,6 

Hàm lượng phân đoạn có 0
ST  đến 

1000C , %V 
34 36 41 46 

áp suất bão hoà của xăng (mmHg) 310 350 430 590 

Trị số octan theo phương pháp nghiên 

cứu (không pha nước chì) 
67,5 74 80,5 89 

Hàm lượng hydrocacbon thơm trong 

xăng, %V 
19 27 35 45 

2. Ảnh hưởng của áp suất 

Các phản ứng chính của quá trình reforming xúc tác đều là các phản ứng 

tăng thể tích, điển hình nhất là phản ứng dehydro hoá naphten thành 

hydrocacbon thơm, cứ 1 mol naphten sẽ tạo ra 3 mol H2 như vậy thể tích 

hydrocacbon tổng cộng tăng lên 4 lần. Còn ở phản ứng dehydro vòng hoá parafin 
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thì 1 mol nguyên liệu sẽ tạo ra 4 mol H2 và như vậy thể tích hydrocacbon tổng 

cộng sẽ tăng lên 5 lần so với thể tích ban đầu. 

Do đó, theo quan điểm nhiệt động học thì áp suất cao sẽ cản trở quá trình 

tăng thể tích, có nghĩa là cản trở sự tạo các hydrocacbon thơm của reforming xúc 

tác. Nhưng nếu áp suất thấp sẽ cho phép tăng trị số octan của xăng và tăng cả 

hiệu suất của xăng, giảm lượng khí và tăng nồng độ hydrocacbon trong khí, 

nhưng tốc độ tạo cốc lại tăng lên. Chính vì thế mà người ta phải khống chế áp 

suất cao vừa phải để hàm lượng hydrocacbon thơm cao, đồng thời tránh tạo cốc 

nhiều. 

Áp suất được quyết định bởi hoạt tính và độ chọn lọc của xúc tác. Áp suất 

trong hệ thống ảnh hưởng đến hiệu suất tạo hydrocacbon thơm và trị số octan 

của xăng, ngoài ra còn ảnh hưởng đến việc tạo hydro và thời gian làm việc của 

xúc tác. 

Bảng 13: ảnh hưởng của áp suất tới các chỉ tiêu của xăng 

Chỉ tiêu 35 at 49 qt 63 at 

1. Hiệu suất sản phẩm tính theo nguyên liệu 

- Xăng khử propan 

- Xăng với áp suất bão hoà, %V 

(520mmHg) 

 

92,6 

95,5 

 

92,9 

95,7 

 

93,2 

96 

2. Hydro m3/m3 (% TL) 1,4 1,0 0,6 

3. Đặc tính của xăng với áp suất hơi bão 

hoà (520mmHg) 
   

4. Trị số octan theo phương pháp nghiên 

cứu RON 
85,1 84,1 84,8 

5. Hàm lượng hydrocacbon thơm (%V) 53,9 47,9 45,4 

Cùng với quá trình cải tiến xúc tác, công nghệ cũng được cải tiến theo và 

người ta áp dụng áp suất của quá trình ngày một thấp. Những cải tiến đã cho 

phép tăng trị số octan của xăng, tăng cả hiệu suất xăng và lượng hydro. Do áp 

dụng các quá trình ở áp suất thấp, tốc độ tạo cốc tăng lên, dẫn đến các công nghệ 

có số lần tái sinh xúc tác tăng lên. 
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Trong điều kiện làm việc của quá trình không đổi, khi tăng áp suất thì vận 

tốc các phản ứng hydrocracking và khử alkyl sẽ tăng lên, trong trường hợp này 

cân bằng sẽ chuyển dịch về phía tạo parafin. 

Khi giảm áp suất trong hệ thống, dẫn đến giảm áp suất riêng phần của 

hydro, làm tăng mức độ thơm hoá các hydrocacbon parafin và naphten. 

3. Tốc độ nạp liệu riêng thể tích: 

Khi tăng lưu lượng nguyên liệu hoặc giảm lượng chất xúc tác trong các thiết 

bị phản ứng, sẽ làm giảm thời gian tiếp xúc của các chất tham gia phản ứng và 

chất trung gian với chất xúc tác, làm tăng hiệu suất xăng và tăng hàm lượng 

hydro trong khí tuần hoàn, giảm hiệu suất hydrocacbon thơm, dẫn đến trị số 

octan giảm. 

Vì khi tăng tốc độ thể tích (tăng lưu lượng) các phản ứng khử hydro của 

naphten, hydrocracking các parafin nặng, đồng phân hoá butan và pentan sẽ 

chiếm ưu thế xảy ra nhanh hơn. Còn các phản ứng đòi hỏi thời gian lớn như khử 

hydro vòng hoá parafin, khử alkyl và hydrocracking các hydrocacbon nhẹ sẽ xảy 

ra yếu hơn. 

Chất lượng của xăng sẽ chuyển qua cực đại khi tăng tiếp tục tốc độ nạp liệu 

riêng (vì thời gian tiếp xúc nhỏ, hydrocacbon thơm tạo ra cũng ít do chỉ có phản 

ứng dehydro hoá các naphten xảy ra hoàn toàn ở điều kiện này). Như vậy, nhìn 

chung khi tăng tốc độ nạp liệu quá giá trị tối ưu sẽ làm tăng hiệu suất đồng thời 

lại giảm trị số octan của xăng và làm giảm áp suất hơi bão hoà của xăng. 

Tốc độ nạp liệu thể tích thường duy trì trong khoảng 1,2 đến 2 h-1. Nếu giảm 

tốc độ nạp liệu thể tích sẽ dẫn đến làm giảm độ chọn lọc của quá trình, giảm hiệu 

suất xăng và hydro, tăng hiệu suất hydrocacbon khí, giảm nồng độ hydro trong 

khí tuần hoàn, làm tăng lượng cốc bám trên xúc tác. 

4. Tỷ lệ hydro trên nguyên liệu (H2/RH) 

Tỷ lệ mol hydro trong khí tuần hoàn trên mol nguyên liệu trong quá trình 

reforming xúc tác thay đổi trong giới hạn rộng tuỳ theo mục đích của quá trình. 

Áp suất hydro là yếu tố rất quan trọng để tránh sự tạo cốc. Tỷ lệ mol H2/RH xác 

định nồng độ của hydrocacbon trong vùng phản ứng. 
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Tỷ lệ mol H2 sử dụng ổn định do nạp khí chứa hydro cho tuần hoàn lại từ 

quá trình phản ứng. 

Chọn tỷ số tuần hoàn khí chứa hydro được quyết định bởi các yếu tố: thành 

phần phân đoạn của nguyên liệu, độ khắt khe của quá trình và trị số octan của 

sản phẩm xăng. Tỷ lệ H2/RH càng cao thì tốc độ tạo cốc trên xúc tác càng nhỏ và 

thời gian làm việc của xúc tác càng kéo dài. Song nếu tăng tỷ lệ mol H2/RH sẽ 

dẫn tới tiêu tốn một lượng nhiệt đáng kể, đồng thời làm tăng trở lực thuỷ động và 

thể tích thiết bị ống dẫn. 

Trong trường hợp nếu nguyên liệu chứa nhiều naphten bội số tuần hoàn khí 

chứa hydro sẽ chọn thấp vì nếu tăng bội số này sẽ có ảnh hưởng xấu, làm giảm 

mức độ chuyển hoá các hydrocacbon thành hydrocacbon thơm. 

5. Hiệu ứng nhiệt của quá trình 

Các phản ứng của reforming xúc tác là phản ứng khử hydro của các parafin 

và naphten thành hydrocacbon thơm. Các phản ứng này kèm theo sự thu nhiệt. 

Ngoài ra, còn phản ứng hydrocracking, các phản ứng này toả nhiệt. Hiệu 

ứng của quá trình được xác định bởi độ sâu của các loại phản ứng trên. 

Do các phản ứng khi hydro các naphten xảy ra nhanh hơn nhiều so với khử 

hydro vòng hoá nên hiệu ứng nhiệt chủ yếu phụ thuộc vào hàm lượng các 

naphten trong nguyên liệu. Nhưng đến giai đoạn cuối, các phản ứng thơm hoá 

hầu như cân bằng thì vai trò của phản ứng hydrocracking quyết định hiệu ứng 

nhiệt ở giai đoạn này. Người ta nhận thấy nhiệt độ giảm đi rõ rệt ở các thiết bị 

phản ứng cuối trong hệ thống reforming xúc tác. 
III. DÂY CHUYỀN CÔNG NGHỆ CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC 

1. Các loại dây chuyền công nghệ reforming xúc tác thông dụng [1] 

Trong những năm 1940 đến 1950 người ta sử dụng chất xúc tác cho quá 

trình chủ yếu là các oxyt (như MoO3/ Al2O3 v.v...). Như ta đã phân tích ở phần 

xúc tác, các xúc tác oxyt trong điều kiện reforming bị mất họat tính rất nhanh do 

sự tạo cốc bám trên bề mặt xúc tác, nên chỉ sau vài chục giờ làm việc là họat tính 

đã giảm hẳn. Nên các loại xúc tác đó phải tái sinh thường xuyên. Các hệ thống 

đầu tiên tái sinh xúc tác bằng cách dừng định kỳ (chỉ sau 10 - 24 giờ đã phải tái 

sinh xúc tác) các xúc tác oxyt lại còn có điểm yếu là có độ hoạt tính và độ chọn 

lọc thấp. Sau đó người ta đã xây dựng hệ thống tái sinh xúc tác liên tục trong 
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thiết bị tái sinh riêng. Sự tiến hành tái sinh xúc tác trong thiết bị tái sinh và liên 

tục cho quay lại thiết bị phản ứng, cho phép kéo dài thời gian làm việc của xúc 

tác và tăng công suất làm việc của thiết bị. Hệ thống reforming xúc tác trên các 

oxyt gọi là hydroforming. Quá trình hydroforming thực hiện có thể với loại xúc 

tác lớp sôi. 

Hệ thống reforming xúc tác với lớp xúc tác cố định mà cho tái sinh liên tục 

có hai thiết bị phản ứng riêng và hai thiết bị tái sinh riêng. Và trong quá trình khi 

cho hydro tuần hoàn vào môi trường không khí và cho không khí vào môi trường 

hydro dễ xảy ra hiện tượng nổ và cháy rất nguy hiểm.  Hiện nay sơ đồ này đã đi 

vào lịch sử. Nhường chỗ cho sơ đồ hệ thống reforming xúc tác Pt/Al2O3 và pha 

thêm nguyên tố đất hiếm. Hệ thống reforming xúc tác Pt/Al2O3 đã được dùng 

phổ biến trong công nghệ chế biến dầu mỏ. Và được phân loại theo các kiểu sơ 

đồ riêng. 

Nhìn chung bây giờ trên thế giới tồn tại hai loại dây chuyền công nghệ. 

 Dây chuyền công nghệ reforming với lớp xúc tác cố định. 

 Dây chuyền công nghệ reforming với lớp xúc tác chuyển động. 

Đối với dây chuyền công nghệ reforming lớp xúc tác cố định tái sinh định 

kỳ. Bao gồm hai kiểu: 

+ Tất cả các lò phản ứng tái sinh cùng một lúc 

+ Có một lò phảm ứng dự trữ để làm việc thay thế khi cần tái sinh xúc tác 

của một lò phản ứng nào đó để cơ hội quá trình không bị gián đoạn. 

Đối với hệ thống reforming xúc tác với chế độ xúc tác chuyển động và tái 

sinh liên tục. Quá trình tái sinh thì lấy bớt xúc tác cũ, thêm xúc tác mới để bảo 

đảm chất lượng của quá trình. 

Nhìn chung các dây chuyền xúc tác reforming đều sử dụng 3 đến 4 thiết bị 

phản ứng. Lý do ở đây là nếu ít hơn 3 lò phản ứng thì hiệu suất hóa chưa đạt dẫn 

đến chất lượng sản phẩm chưa đạt yêu cầu. Nhưng nếu dùng nhiều hơn 4 thiết bị 

phản ứng thì được về mặt chất lượng sản phẩm, còn vốn đầu tư sẽ lên cao quá, 

hiệu quả kinh tế sẽ không tối ưu. Bởi vậy thường trong công nghiệp các dây 

chuyền chỉ có 3 lò hoặc 4 lò phản ứng mà thôi. 
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Với các dây chuyền 3 đến 4 thì bị phản ứng, loại thông dụng là xuyên tâm. 

Trong công nghệ reforming xúc tác phổ biến là hai loại thiết bị: 

 Dọc trục 

 Xuyên tâm 

2. Chọn xúc tác thiết bị chính của quá trình [1] 

Nhìn chung cơ sở chính để lựa chọn thiết bị cho quá trình phụ thuộc rất 

nhiều vào đặc tính nguyên liệu. Với quá trình reforming xúc tác thì ta có thể lựa 

chọn các thiết bị theo mấy nguyên tắc cơ bản sau: 

 Nếu nguyên liệu có hàm lượng naphten nhỏ khi đó ta chọn áp suất của 

thiết bị, bội số khí tuần hoàn chứa hydro và nhiệt độ khá cao, tốc độ nạp liệu 

thấp. 

 Nếu nguyên liệu có hàm lượng naphten cao thì ta có thể chọn áp suất của 

thiết bị, bội số khí tuần hoàn hydro và nhiệt độ nhỏ hơn, tốc độ nạp liệu lớn hơn. 

Bên cạnh tính chất nguyên liệu thì việc lựa chọn các thiết bị còn phụ thuộc 

vào yêu cầu về sản phẩm và chế độ công nghệ của quá trình. Trong dây chuyền 

reforming xúc tác thì quan trọng nhất là thiết bị phản ứng và thiết bị tái sinh xúc 

tác. Ngoài ra, còn có thiết bị khác như: Thiết bị trao đổi nhiệt, thiết bị làm lạnh, 

thiết bị ngưng tụ, máy nén, tháp ổn định... Dưới đây là một số thiết bị chủ yếu, 

song cũng chỉ trình bày ở dạng mô tả và đi đến lựa chọn là chính mà không đi 

sâu vào cấu tạo và tính toán chi tiết. 

2.1. Thiết bị phản ứng (lò phản ứng) [1] 

Lò phản ứng phổ biến trong dây chuyền reforming với xúc tác cố định 

thường dùng hai loại: 

Loại lò phản ứng dọc trục và lò phản ứng xuyên tâm. Lò phản ứng dọc trục 

là loại hình trụ, trong đó khối khí chuyển động qua lớp xúc tác dọc theo hướng 

trục của lò phản ứng (có thể từ trên xuống hay từ dưới lên). Lò phản ứng xuyên 

tâm có hướng chuyển động của hơi khí qua xúc tác theo bán kính theo tiết diện 

cắt ngang lò phản ứng. 

Cấu trúc lò phản ứng thường là hình trụ được chế tạo bằng thép đặc biệt có 

chịu được ăn mòn hydro ở nhiệt độ cao, có chiều dày lớn để chịu áp suất. Loại 

thiết bị phản ứng dọc trục (hình 10) là loại có vỏ làmg bằng thép cacbon và tiếp 
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theo là lớp lót bằng bê tông phun, trong lò chứa đầy xúc tác, phía trên và phía 

dưới lớp xúc tác là lớp đệm sứ để xúc tác không bị mang đi theo dòng khí. 

Loại thiết bị xuyên tâm (hình 11) cũng có cấu trúc hình trụ, vỏ cũng có lớp 

lót bằng bê tông phun. Nhưng để tạo chuyển động hướng tâm của dòng khí 

người ta bố trí phía trong thiết bị một cốc hai vỏ hình trụ bằng thép có đục lỗ ở 

thành, giữa hai lớp vỏ của cốc chứa xúc tác. Hỗn hợp hơi khí đi qua các lỗ này, 

qua lớp xúc tác theo hướng vuông góc với trục lò rồi vào ống trung tâm và đi ra 

ngoài. 

 Hình 10. Cấu tạo lò phản ứng loại dọc trục 

1. Đỉnh lò; 2 vỏ lò; 3,11. Pin nhiệt điện; 4. Giá đỡ; 5. Lớp lót bằng samôt; 

6. Cửa tháo xúc tác; 7. Mặt bích; 8. Cửa thoát khí; 9. Lưới chịu nhiệt; 

10,12,14. Bi cầu sứ; 13. Xúc tác; 15. Lớp lót chịu nhiệt; 17,19. Cửa nạp 

liệu và lấy sản phẩm; 18. Bộ phận phân phối. 
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Hình 11. Cấu tạo lò phản ứng loại xuyên tâm. 

1. Vỏ lò; 2. Lớp lót chịu nhiệt; 3. Cốc chép có đục lõ; 4, 7. Pin nhiệt điện; 

5. Bi sứ; 6. Xúc tác; I. Nguyên liệu; II. Cửa tháo xúc tác; III. Sản phẩm; 

IV. Cửa thoát khí khi tái sinh. 
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Nhiệt độ trong lò và vỏ lò phản ứng được kiểm tra thường xuyên để đảm 

bảo vận hành ổn định và an toàn. Ngày nay người ta thường chuẩn hóa thiết bị lò 

có đường kính từ 2,5 đến 3m và chiều cao từ 10 đến 15m tùy theo năng suất của 

dây chuyền. 

Dây chuyển với xúc tác cố định thường là một dãy gồm 3 đến 4 thiết bị 

phản ứng. Kích thước thiết bị đầu tiên thường nhỏ hơn thiết bị cuối cùng, nhưng 

phản ứng thu nhiệt rất mạnh xảy ra ở thiết bị đầu tiên, có thể làm giảm nhiệt độ 

thích hợp này hoạt động không có hiệu quả. Do vậy nên sử dụng thiết bị có kích 

thước nhỏ. Nhưng phản ứng xảy ra ở thiết bị cuối cùng tương đối chậm. Do đó, 

kích thước thiết bị phải lớn, sự phân chia kích thước thiết bị được đưa ra trong 

bảng 14. 

Bảng 14. Số lượng thiết bị và kích thướcthiết bị. 

Hệ thống 3 thiết bị Hệ thống 4 thiết bị 

Số thiết bị Kích thước thiết bị Số thiết bị Kích thước thiết bị 

1 20 1 12 

2 30 2 20 

3 50 3 28 

  4 40 

2.2. Lò gia nhiệt. 

 Trong công nghiệp dầu mỏ thì gần như tất cả nhiệt lượng đều được cung 

cấp bởi lò gia nhiệt. Tác dụng chủ yếu của lò gia nhiệt là nâng cao nhiệt độ của 

nguyên liệu đến nhiệt độ cần thiết. Đó thường là những lò có vỏ chịu nhiệt, cách 

nhiệt tốt và bền vững. Trong đó người ta đốt trực tiếp nhiên liệu như cặn chân 

không, phân đoạn khí nhẹ. Ngày nay người ta còn dùng khói lò và dòng điện để 

gia nhiệt. Trong đa số trường hợp người ta đã tiến hành đốt nhiên liệu bằng đèn 

đốt đặt ở phần dưới hay cạnh lò. Trong quá trình reforming xúc tác lò ống có cấu 

tạo đặc biệt thường được chia thành nhiều buồng tuỳ theo số bậc của hệ thống 

thiết bị phản ứng bức xạ kiểu đứng, có vỏ chịu nhiệt cao. Theo chiều cao của 

tường bức xạ, bố trí các đèn đốt nhiên liệu, đối diện là các ống dẫn khối của 

buồng đối lưu, xung quanh thành lò ở phía trong cũng như phía trên có đặt một 

hệ thống ống dẫn chịu nhiệt để dẫn chất cần đun nóng. Đó là những ống dày đặt 
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song song và nối với nhau ở hai đầu bằng hộp nối vòng. Nhiên liệu khí  và không 

khí được trộn trước trong mỏ đốt hay trộn ngay trong lò tuỳ theo tính chất cháy 

của khí đốt. Việc trộn trước làm cho sự cháy xảy ra nhanh hơn và triệt để hơn. 

Những khí đó có tốc độ lan truyền ngọn lửa quá lớn như khí chứa nhiều hydro 

không được phép trộn trước. Nếu nhiên liệu ở dạng lỏng thì cần được giọt hóa cơ 

học dưới dạng sương, thường là bằng dòng hơi nước. Trong lò cấp nhiệt kiểu này 

thì quá trình truyền nhiệt chủ yếu là nhờ bức xạ và một phần nhờ dẫn nhiệt. Hệ 

số tác dụng hữu ích thường vào khoảng 0,6  0,8 phụ thuộc vào cấu trúc lò và 

chế độ cháy của nhiên liệu. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 12. Lò gia nhiệt. 

1. Vào; 2. Ra; 3. Ống khối; 4. Đèn đốt 

2.3. Thiết bị trao đổi nhiệt  [ 4 ] 

Theo nghĩa hẹp thì thiết bị trao đổi nhiệt là thiết bị mà trong đó có hai dòng 

chất lưu (khí, lỏng) có nhiệt độ khác nhau trao đổi nhiệt với nhau bằng sự tiếp 

xúc gián tiếp thông qua bề mặt trao đổi nhiệt. Có hai kiểu cấu tạo cơ bản là kiểu 

lồng ống và kiểu ống chùm. Các ống thường có dạng chữ U nối tiếp hay song 

song. Chúng được đỡ trên hai tấm kim loại theo một thứ tự sắp xếp nhất định. 

Khi làm việc thì một dòng chất lưu di chuyển ở trong ống, còn dòng kia di 

chuyển ở ngoài ống (trong kiểu lồng ống) hay ở trong bình (kiểu ống chùm). Hai 

dòng đó có thể di chuyển cùng chiều hay ngượcchiều, nhìn chung sự trao đổi 

nhiệt theo kiểu ngược chiều hiệu quả hơn. 
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Hình 13. Thiết bị trao đổi nhiệt loại lồng ống. 

1. Ống; 2. Ống ngoài; 3. Khuỷ nối; 4. Ống nối 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 14. Thiết bị trao đổi nhiệt loại ống chùm 

1. Vỏ thiết bị truyền nhiệt; 2. Lưới đỡ ống; 3. Ống truyền nhiệt; 

4. Nắp thiết bị; 

Trao đổi nhiệt là một biện pháp rất hiệu quả để tiết kiệm nhiệt vì chi phí 

nhiệt chiếm từ 1/2 đến 2/3 chi phí lọc dầu. 

2.4. Máy bơm [ 3 ] 

Bơm là máy thủy lực dùng để vận chuyển và truyền năng lượng cho chất 

lỏng. Trong công nghiệp chế biến dầu thì bơm được sử dụng rất rộng rãi. Chúng 

ta sử dụng loại bơm nào là do yêu cầu kỹ thuật như (năng suất, hiệu suất, công 

suất) và yêu cầu về kinh tế như (rẻ tiền, làm việc an toàn) ... v...v 
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Ngoài ra do chế độ vận hành của dây chuyền (các thông số) cũng là căn cứ 

để chọn bơm. Lý do là sự vận hành cũng như năng suất của bơm phụ thuộc vào 

các yếu tố như: áp suất, nhiệt độ ... Đối với quá trình reforming xúc tác thì chất 

lỏng cần vận chuyển có độ nhớt nhỏ, sạch. Lưu lượng và áp suất yêu cầu không 

lớn lắm, kết hợp một số yếu tố khác ta chọn bơm ly tâm. 

Tất nhiên người ta cũng có thể sử dụng cả những loại bơm khác như bơm 

pittông, bơm xoáy lốc ..v.v... 

Dưới đây là biểu đồ sử dụng các loại bơm khác nhau tùy thuộc vào yêu cầu 

năng suất và áp suất. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 15. Vùng áp dụng các loại bơm khác nhau. 

Tuy nhiên trong tất cả các loại bơm kể trên thì bơm ly tâm được dùng nhiều 

hơn cả, chúng có nhiều ưu điểm so với bơm pittông như: 

 Cung cấp đều 

 Quay nhanh (có thể nối trực tiếp với động cơ) 

 Thiết bị đơn giản 

 Có thể bơm các chất lỏng không sạch 

 Không có supap nên ít bị tắc và hư hỏng 

Nhìn chung bơm ly tâm sử dụng rộng rãi trong nhiều ngành công nghiệp 

hóa chất và các ngành công nghiệp khác, nó được dùng trong phạm vi áp suất từ 

trung bình trở xuống và năng suất từ trung bình trở lên. 

3. Dây chuyền reforming với xúc tác cố định [ 1,5 ] 

          1        10      100      1000   10000 
Q, m3/h 

 
 

    

 
 

    

 
 

    

 
 

    

 
 

 Hướng trục 
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10 000 

1000 

100 
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Trong công nghệ chế biến dầu, quá trình reforming với lớp xúc tác cố định 

vẫn còn phổ biến, ở đây điều kiện tiến hành quá trình được chọn để đảm bảo thời 

gian giữa các lần tái sinh lớn (thường trên 6 tháng đến một năm). Quá trình tái 

sinh xúc tác được tiến hành đồng thời trong tất cả reactor đối với hệ thống không 

có các thiết bị dự trữ. 

Hệ  thông trong đó quá trình reforming xúc tác thực hiện phần tái sinh xúc 

tác được tiến hành định kì ngay trong thiết bị phản ứng. Loại hệ thống này có thể 

chia thành hai nhóm: 

 Nhóm 1: Các hệ thống trong quá trình tái sinh xúc tác được tiến hành 

đồng thời trong tất cả các thiết bị phản ứng. Hệ thống này được tiến hành ở chế 

độ cứng vừa phải, chu kì làm việc của xúc tác  kéo dài trong nhiều tháng (có thể 

4 đến 8 tháng). Thuộc hệ này ở các nước Liên Xô và Mỹ đều có ví dụ như quá 

trình Katforming và quá trình Guđri - forming ở Mỹ. 

 Nhóm 2: Các hệ thông trong đó quá trình tái sinh xúc tác được thực hiện 

trong một thiết bị phản ứng dự trữ. Cho nên nó cho phép không cần dừng toàn bộ 

hệ thống reforming để tái sinh chất xúc tác, nhưng chúng lại phức tạp hơn về mặt 

công nghệ. ở hệ thống loại này tiến hành ở chế độ cứng và chu kì làm việc của 

xúc tác ngắn. Thuộc hệ này là quá trình Untra forming và Paueforming. 
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Nguyên liệu là phân đoạn naphta đã được sấy khô và làm sạch từ bộ phận 

hydro hoá làm sạch được trộn với. Khí hydro từ máy nén sau khi qua các thiết bị 

trao đổi nhiệt, được nạp nối tiếp vào lò đốt nóng và các reactor từ thứ 1 đến thứ 3 

(ngày nay hay dùng 4 lò). Sản phẩm ra khỏi lò khi qua các thiết bị trao đổi nhiệt, 

thiết bị đốt nóng và thiết bị làm lạnh. Sau đó qua thiết bị ngưng tụ, sản phẩm sẽ 

giữ ở nhiệt độ 380C, khí không ngưng sẽ được tách ra ở thiết bị tuần hoàn lại lò 

reforming, phần còn lại được dẫn sang bộ phận tách khí và sử dụng H2, ví dụ cho 

hydro hoá làm sạch. Sản phẩm đáy của thiết bị tách được đưa qua thiết bị đốt 

nóng bởi sản phẩm nóng của đáy cột, sản phẩm đỉnh của cột được dẫn sang thiết 
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bị ngưng tụ. Các hợp chất hơi được tách ra khỏi dây chuyền, sản phẩm lỏng được 

hồi lưu bằng bơm. 

Xăng reforming ổn định ở đáy được cho qua thiết bị trao đổi nhiệt rồi qua 

thiết bị làm lạnh, sau đó vào bể chứa. 

Bảng 15. Các dây chuyền xúc tác cố định thường dùng trong công 

nghiệp. 

Tên quá trình Hãng thiết kế Loại xúc tác 

PlatFormer UOP 
P.11 - R12 

Pt=0,375  0,75 

PowerFormer Exxon 
KX, RO, BO 

(Pt, Re) 

IFP Reformer IFP 
RG 400 

Pt (0,2  0,6) 

Maona Former Engelhard 
RD, 150 (Pt = 0,6) 

E.500 

Reni former CRC F (Pt, Re) 

* Tái sinh xúc tác 

Đối với hệ thống công nghệ tái sinh đồng thời tất cả là phản ứng thì các 

bước tiến hành như sau: 

Đầu tiên ngừng bơm nguyên liệu, cho thiết bị phản ứng hydroeracking 

ngừng hoạt động song vẫn tiếp tục bơm khí để duổi hết các hydrocacbon đồng 

thời giảm dần nhiên liệu đốt lò sau đó ngừng hẳn, nhiệt độ hạ xuống 2000C thì 

ngừng bơm khí hydro, thải hết khí hydro bằng cách hút chân không. Thổi và thái 

khỉ trỏ, sau đó bơm khí trỏ đến khoảng 10 atm, đun nóng thiết bị phản ứng từ từ, 

khi nhiệt độ vào khoảng 2500C thì bơm không khí vào sao cho lượng oxy vào 

khoảng 0,5 % thể tích và tăng từ cho đến 2% thể tích thì kết thúc. Khi cốc đã 

cháy hết, nhiệt độ vào khoảng 4000C, giữ nhiệt độ trong lò không quá 5000C sau 

đó làm lạnh, thổi khí trỏ qua và cuối cùng thổi khí chứa hydro qua. Bắt đầu khởi 

động lại hệ thống để làm việc. Khi sơ đồ công nghệ có sử dụng lò dự trữ thì việc 

tái sinh không làm gián đoạn thời gian làm việc và chỉ đơn giản là chuyển đường 
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dẫn nguyên liệu sang lò phản ứng làm việc thế, quá trình tái sinh đối với lò phản 

ứng đã làm việc tương tự như trình bày ở trên. 
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ào những năm 1970, một cải tiến nổi bật về quá trình reforming xúc tác ra đời đó 

là quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và IFP gọi là quá trình CCR. 

Đến năm 1996, hãng UOP đã xây dựng được 139 nhà máy CCR, còn IFP có 48 

nhà máy CCR. 

Sau đây để minh hoạ cho quá trình CCR ta chọn quá trình của hãng UOP. 

Đặc biệt dây chuyền này là các lò phản ứng chồng lên nhau thành một khói. Xúc 

tác chuyển động tự chảy từ reactor trên cùng xuống reactor cuối cùng. Sau đó 
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xúc tác đã làm việc chuyển sang thiết bị tái sinh để phục hồi lại hoạt tính rồi nạp 

lại reactor thứ nhất và tạo thành chu kỳ lớn. 

Trong các hệ thống này quá trình, tái sinh xúc tác được thực hiện trong một 

thiết bị tái sinh riêng. Đây là hệ thống reforming xúc tác hiện đại nhất xuất hiện 

ở Mỹ năm 1971. Trong các hệ thông này, các thiết bị phản ứng được bố trí cái nọ 

trên cái kia làm thành một cơ cấu chung nhất.Xúc tác đi từ thiết bị thứ nhất, 

xuống thiết bị phản ứng thứ 2, rồi từ thiết bị 2 xuống thiết bị thứ 3, 4 rồi cuối 

cùng xúc tác được đưa sang thiết bị tái sinh. Sau khi xúc tác đã tái sinh nó lại đưa 

trở về thiết bị phản ứng thứ nhất. Như vậy quá trình reforming xúc tác được thực 

hiện liên tục. Nhờ lấy ra liên tục một phần xúc tác để tái sinh nên có thể duy trì 

mức độ hoạt tính trung bình của chất xúc tác cao hơn so với hệ thống với lớp xúc 

tác cố định. Do vậy mà áp suất và bội số tuần hoàn khi chứa hydro có thể giảm 

xuống tương ứng có thể 3,5 đến 12 at và 400 đến 500 m3/m3. 

Việc giảm được áp suất có ảnh hưởng tốt đến quá trình, tăng được hiệu suất, 

tăng nồng độ hydro trong khí chứa hydro. Nói chung loại này đang được xây 

dựng phổ biến trên các nước. 
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Nguyên liệu trên với khí hydro tuần hoàn được đốt nóng đến nhiệt độ phản 

ứng (520  530 0 C) trong các thiết bị trao đổi nhiệt và bộ phận thứ nhất của lò 

ống rồi được nạp vào thiết bị phản ứng thứ nhất ở trên cùng. Sau khi tiếp xúc với 

xúc tác, nguyên liệu bị biến đổi tuỳ thuộc vào các điều kiện công nghệ của quá 

trình. Khối thiết bị phản ứng gồm bón thiết bị chồng lên nhau theo trục thẳng 
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đứng, kích thước tăng dần từ trên xuống dưới và đều là kiểu xuyên tâm. Trong 

mỗi reator có thiết bị riêng về ống dẫn xúc tác, bộ phận phân phối, bộ phận cách 

ly và các thiết bị khác sao cho phù hợp với quá trình chuyển động của xúc tác và 

các phản ứng hoá học xảy ra. 

Lượng xúc tác chứa trong reactor rất khác nhau, reactor thứ nhất chỉ chứa 

10  20% lượng xúc tác và reactor cuối cùng chứa khoảng 50% khối lượng xúc 

tác. Xúc tác đã làm việc được chuyển sang lò tái sinh xúc tác, hỗn hợp khí phản 

ứng đi ra khỏi reactor thứ nhất được qua lò đốt nâng lại đến nhiệt độ phản ứng 

rồi được nạp ngay vào reactor thứ hai, cứ như vậy cho đến reactor thứ 4. Sau 

reactor thứ 4, hơi khí sản phẩm được ngưng tự và làm lạnh tiếp trước khi chuyển 

sang bộ phận phân tách sản phẩm.  ở thiết bị tách, sản phẩm được chia thành 

hydrocacbon lỏng ngưng tụ là hơi giàu khí hydro. Phần lớn khí này được quay lại 

reactor nhờ máy nén khí tuần hoàn, phần khí còn lại được trộn với bộ phận tái 

tiếp xúc rồi đi ra cột ổn định sản phẩm. 

*Bộ phận tái sinh xúc tác. 

Xúc tác đã làm việc chảy từ reactor cuối cùng xuống bộ phận thu xúc tác ở 

bunke chứa, sau đó chảy xuống ống nâng. Người ta dùng khí chứa hydro tuần 

hoàn từ máy nén tuần hoàn đẩy xúc tác và vận chuyển nó lên đỉnh vào bộ phận 

tách bụi ở phía trên lò tái sinh. ở bộ phận này người ta bổ sung khí hydro tuần 

hoàn đã để tách các hạt bụi mịn của xúc tác và mang chúng ra ngoài với khí đi 

vào ống tập trung bụi, còn xúc tác rơi xuống đáy bộ phận tách bụi rồi chảy xuống 

lò tái sinh. 

Tái sinh xúc tác gần 4 bước, 3 bước đầu là đốt cháy cốc, tro hoá và làm khô. 

Ba bước đầu xảy ra ở vùng tái sinh, và bước thứ 4 là khử xúc tác, xảy ra ở trung 

bộ phận khử riêng. 

Đốt cháy cốc bám trên xúc tác được tiến hành trong vùng cháy nằm ở đỉnh 

lò tái sinh. Xúc tác đưa vào và chảy xuống giữa màng chắn hình trụ đứng thẳng, 

không khí nóng được thổi theo bán kính đi từ ngoài vào trong qua lớp xúc tác, 

sau đó làm lạnh và tuần hoàn qua các ống trong vùng cháy, xúc tác vẫn chuyển 

động xuống dần và bộ phận làm lạnh tái sinh sẽ lấy nhiệt khi đốt cốc. Việc đốt 

cốc tuân theo chế độ đặc biệt nghiêm ngặt để đảm bảo hết cốc và không ảnh 
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hưởng đến xúc tác. Sau khi đốt cháy cốc thì xúc tác được cho qua vùng clo hoá 

để clo hoá và sau đó là sấy. 

Cuối cùng xúc tác được cho vào vùng khử tách biệt với 3 khu vực đốt clo 

hoá sấy trên, sau khi khử xúc tác được đưa theo đường dẫn xúc tác vào ống xuất 

xăng, độ biến đổi nguyên liệu thì kinh tế nhất vẫn là dây chuyền CCR. 

Công nghệ Fin [19] được xây dựng ở Pháp vào năm 1973. ở  sơ đồ hình 

khối phản ứng có bốn thiết bị phản ứng, sắp xếp theo một dãy. ở trong thiết bị 

phản ứng có hệ thống nhiều lưới để tuần hoàn đều xúc tác. Số van, nằm trong 

phần tiếp xúc với xúc tác phải ít nhất. Trên ống dẫn xúc tác phải bố trí van tự 

động. 

Sơ đồ này làm việc với điều kiện áp suất tất cả là 1,4at, xúc tác chứa 0,35  

0,6 % khối lượng platin. Và ở sơ đồ này nhận được xăng có giá trị octan 100   

105. Khi dùng xúc tác RG - 451 và dùng nguyên liệu phân đoạn 70  1450C, tỷ 

trọng 736 kg/m3, thành phần hydrocacbon: parafin 51%, naphten 43% và thơm 

6% thể tích, tỷ lệ mol hydro / nguyên liệu 6/1; tốc độ khối nạp nguyên liệu là 2,5 

giờ. 
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Bảng 16. ảnh hưởng áp suất làm việc lên các chỉ tiêu của quá trình. 

 áp suất MPa 

3,2 2,5 1,8 1  1,1 

Hiệu suất, % khối lượng xăng 

đã khử butan (C5
+ > C2) hydro. 

81,6 83,4 84 86 

2,2 2,5 2,8 3 

Thời gian của chu kỳ đầu:Tên 

(tháng) 
14 12 9,5 5 

Hàm lượng hydro trong khí 

tuần hoàn, % thể tích. 
80 83 86 87 
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5. So sánh các quá trình công nghệ khác nhau của reforming xúc tác. 

Khi thực hiện 2 công nghệ reforming xúc tác chuyển động (CCR) và 

reforming xúc tác cố định ta thấy điểm khác biệt trong chế độ làm việc là: 

áp suất của quá trình công nghệ reforming xúc tác chuyển động là thấp hơn nhiều 

so với quá trình reforming với lớp xúc tác cố định. Điều đó dẫn đến các ưu thế 

sau. Tại điều kiện áp suất thấp cho phép nhận được nhiều hydrocacbon thơm, 

nâng cao trị số octan và nâng cao hiệu suất xăng. Nhưng nó đòi hỏi rút ngắn thời 

kì tái sinh xúc tác. 

Khi áp suất thấp, độ chọn lọc xúc tác tăng nhất là khi chế biến có hàm lượng 

hydrocacbon parafin lớn. Khi đó làm tăng vai trò của phản ứng dehydro vòng 

hoá parafin 50  60% alken nhận được từ chuyển hoá parafin. Do đó trị số octan 

của sản phẩm rất cao. 

Nhờ khả năng tái sinh liên tục xúc tác bị cốc hoá, quá trình CCR cho phép 

dùng áp suất thấp, thao tác liên tục hàng năm chưa phải thay thế xúc tác mới, 

hiệu suất aren và H2 tăng lên đáng kể. 

Nhờ tái sinh liên tục xúc tác bị cốc hoá, quá trình CCR cho phép dùng áp 

suất thấp, thao tác liên tục hàng năm chưa phải thay thế xúc tác mới, hiệu suất 

aren và H2 tăng lên đáng kể. 

Nhờ tái sinh liên tục mà không phải dừng quá trình để tái sinh xúc tác như 

dây chuyền cũ mà do vậy xúc tác mới liên tục được chuyển vào reactor dẫn đến 

xúc tác có độ hoạt tính cao hơn và ổn định hơn, làm việc ở điều kiện khắt khe 

hơn mà vẫn cho hiệu quả hơn. 

Tuy vậy, công nghệ của reforming với lớp xúc tác cố định có kết cấu đơn 

giản, điều kiện vận hành không quá khắt khe, dễ điều chỉnh. Giá đầu từ vừa phải. 

Nói chung cho đến nay trên thế giới, các hệ thống reforming xúc tác 

Pt/Al2O3 và đồng thời trong tất cả các thiết bị phản ứng sử dụng phổ biến nhất. ở 

hệ thống này mặc dù phải tái sinh định kì để tiến hành tái sinh xúc tác, nhưng có 

xúc tác có chu kì làm việc dài thì quá trình vẫn có thể xem là quá trình liên tục. 

Còn ở dây chuyền chuyển động thì lại có chiều cao lớn, giá đầu tư ban đầu cao 

và quá trình tái sinh xúc tác đòi hỏi rất cẩn thận nguyên liệu phải làm sạch bằng 

hydro hoá ở mức độ sâu. 
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Trong thưòi điểm hiện nay thì với mục đích tăng chỉ số octan, hiệu quả nhất 

vẫn là quá trình reforming. 

6. Thuyết minh dây chuyền. 
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CHƯƠNG III. TÍNH TOÁN QUÁ TRÌNH REFORMING 

XÚC TÁC 
I. CÁC SỐ LIỆU BAN ĐẦU 

Năng suất 1.000.000 T/ năm 

Nhiệt độ 743  803 K 

áp suất 40  45 at 

Thời gian làm việc của xúc tác 1 năm 

Lượng cốc bám trên xúc tác là 3  5% 

Bảng 17. Thành phần hydrocacbon của nguyên liệu. 

Tỷ 

trọng 
Thành phần phân đoạn (K) 

Thành phần 

hydrocacbon 

(% khối lượng) 
293
277d  0

sT đầu 0
sT 10% 0

sT 50% 0
sT 90% 0

sT cuối P N A 

0,7288 329 348 385 328 453 50 38 12 

 

II. TÍNH TÓAN CÁC THÔNG SỐ CÔNG NGHỆ 

1. Các phản ứng xảy ra trong quá trình reforming xúc tác 

 Phản ứng chuyển hóa naphten thành aromat 

CnH2n  CnH2n-6 + 3H2   (1) 

 Phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành parafin 

CnH2n + H2  CnH2n+2   (2) 

 Phản ứng hydrocracking naphten thành parafin 

CnH2n + 2H
3

n


15
n  12510483624 HCHCHCHCCH   (3) 

 Phản ứng hydrocracking naphten thành parafin nhẹ. 

CnH2n + 2       12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  (4) 

Kết quả của quá trình biến đổi này sẽ giảm lượng hydrocacbon và có thể 

biểu diễn các phản ứng trên dưới dạng 4 phương trình vi phân sau đây: 
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2
22

2

2   (6) 

- 
P
P

K
d
d n

VR

Nn
3

3

3     (7) 

- 
P
PK

d
d P

VR

Np .4
4

    (8) 

Trong đó: Nn, Np thành phần hydrocacbon naphten và parafin trong 

nguyên liệu bị biến đổi hóa học, kmol/ kmol 

VR đại lượng nghịch đảo của tốc độ thể tích nạp liệu, 
hkmol
tácxúckg

/
 

K1 hằng số tốc độ phản ứng 1, 
tácxúckgPahkmol

hkmol
../
/ được xác định theo đồ 

thị 20 

P  áp suất chung của thiết bị, Pa 

Pn, Pa, Pp, PH2 áp suất riêng phần của hydrocacbon naphten, aromat, 

parafin, hydro [Pa] 

KP1  Hằng số cân bằng phản ứng 1, Pa3 

K2 Hằng số tốc độ phản ứng 2, 
tácxúckgPah

kmol
.. 2  

được xác định theo đồ thị hình 21 

Kp2  hằng số cân bằng hóa học phản ứng 2, Pa-1 

K3, K4 hằng số tốc độ phản ứng 3 là 4 được xác định đồ thị 22 

tácxúckgPahkmol
hkmol

./
/  
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Hình 22: Biểu đồ xác định hằng số k3, k4 

T

25600
15,46

123
1P e.10.81,9K


   (9) 

12,74450
31

2 .10.1,98
 T

P eK   (10) 

Trong đó: T nhiệt độ trong thiết bị phản ứng, K 

Bảng 18: Thành phần khí tuần hoàn. 

Cấu tử H2 CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5H12 

Hàm lượng % thể tích 86 4 5 3 1 1 

 

2. Số lượng và thành phần nguyên liệu 

Trong phương trình (8) sự giảm hàm lượng hydrocacbon khi tiến hành quá 

trình là do biến đổi hóa học được biểu diễn thành phần nạp liệu lại biểu diễn theo 

thành phần khối lượng. Vì vậy để tính sự chuyển thành phần nạp liệu ta sử dụng 

công thức. 

Mc. yi = Miyi' 

trong đó: Mc khối lượng phân tử trung bình của nguyên liệu 

Mi khối lượng phân tử trung bình của cấu tử (phân đoạn) thứ i của nguyên 

liệu/ 

 
Hình 20: Biểu đồ xác định hằng số k1 

 

 
Hình 21: Biểu đồ xác định hằng số 

k



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
65

yi Hàm lượng cấu tử i trong nguyên liệu theo phần khối lượng. 

yi
’ Hàm lượng cấu tử i trong nguyên liệu theo phần mol. 

Khối lượng phân tử trung bình của nguyên liệu được tính theo công thức. 

Mc = 0,4 T50 - 45 

trong đó : T50 là T0 sôi 50%, K 

Mc = 0,4 . 385 - 45 = 109 

Khối lượng phân tử trung bình của các hydrocacbon thơm, naphten, parafin 

của nguyên liệu cũng có thể tính được khí số nguyên liệu cacbon (n) trong các 

chất đó là như nhau. Công thức để tính khối lượng phân tử các hydrocacbon của 

nguyên liệu được trình bày ở bảng sau. 

Bảng 19.  Khối lượng của các hydrocacbon trong nguyên liệu 

Hydrocacbon Công thức 

Công thức để tính khối lượng 

phân 

phõn tử theo số cacbon 

Parafin CnH2n-6 Mp = 14n + 2 

Naphten CnH2n Mn = 14n 

Aromat CnH2n+2 Ma = 14n - 6 

 

Ngoài ra Mc được tính theo công thức sau. 

n

p

n

n

a

a

M
y

M
y

M
y

Mc



1  

Trong đó: ya, yn, yp hàm lượng các hydrocacbon aromat, naphten, parafin 

trong nguyên liệu bảng 17, phần khối lượng Mn, Ma, Mp. Khối lượng phân tử 

trung bình các hydrocacbon (bảng 19) thay vào ta có. 

21414614

1








n
y

n
y

n
y

Mc
pna

 

Sau khi biến đổi ta nhận được phương trình bậc 3 

   0
686

3632
98
1)4(

14
1 23  CnpnaC MyMcyyynnMn  

Thế các giá trị vào phương trình ta tìm được n = 7,77 

Khối lượng phân tử của hydrocacbon sẽ là: 
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Ma = 14n - 6 = 14. 7,77 - 6 = 102,78 

Mn = 14 = 14 . 7,77 = 108,78 

Mp = 14n . 2 = 14 . 7,77 + 2 = 110,78 

Sau khi tính toán ta được thành phần nguyên liệu theo phần mol trình bày ở 

bảng 20. 

Bảng 20. Thành phần của nguyên liệu. 

Cấu tö 
Khèi l­îng 

ph©n tö  (Mi) 

Hµm l­îng trong nguyªn liÖu 

yi, phÇn khèi l­îng yi' = yi ,
I

C

M
M phần mol 

CnH2n-6 102,78 0,12 0,1273 

CnH2n 108,78 0,38 0,3808 

CnH2n+2 110,78 0,50 0,492 

 322,34 1 1,000 

 

Lượng nguyên liệu tính theo kmol được xác định theo biểu thức. 

C

C
Ci M

Gn   

trong đó: GC lượng nguyên liệu, kg/h 

hkgGC /9469,120772
345.24
10.10 36

  

Do đó ta có: hkmolnCi /0087,1108
109

9469,120772
  

Thế các giá trị đã có vào biểu thức n’Ci = nCi y’i ta tìm được lượng các 

hydrocacbon trong nguyên liệu. 

 

Bảng 21. Lượng hydrocacbon trong nguyên liệu 

Cấu tử y’i n’Ci = nCi y’i 

CnH2n-6 0,1273 141,0495 

CnH2n 0,3808 421,9297 

CnH2n+2 0,492 545,1403 

 1 1108,1195 
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3.Số lượng của thành phần của nguyên liệu trong một giờ được tính theo 

công thức sau: 

Lưu lượng thể tích của nguyên liệu trong một giờ được tính theo công thức 

sau: 

k
C

C
k n

P
GG .  

Trong đó: nk bội số tuần hoàn khí, m3/m3; PC khối lượng riêng của nguyên 

liệu ở dạng lỏng ở điều kiện tiêu chuẩn , kg/m3. 
3293

277 /7,7281000.7288,01000. mkgdPC   

Do đó: 

hmGk /3131,606.2481500.
7,728
9469,120772 3  

Lượng khí tuần hoàn tính theo kmol là 

46912,11098
4,22

3131,248606

4,22

G
'n k

k   

Vậy thành phần khí tuần hoàn được cho ở bảng sau: 

Bảng 22. Thành phần của khí tuần hoàn 

Cấu tử 
Khối lượng 

phân tử 

Hàm lượng y’Ki 

(phần mol) 
Mi. y’Ki nki = n’k . y’ki 

H2 2 0,86 1,72 9544,6834 

CH4 16 0,04 0,64 443,9388 

C2H6 30 0,05 1,50 554,9235 

C3H8 44 0,03 1,32 332,9541 

C4H10 58 0,01 0,58 110,985 

C5H12 72 0,01 0,72 110,985 

  1,00 6,51 11098,4698 

 

Lượng hydrocacbon trong khí tuần hoàn. 

11098,4698 - 9544,6834 = 1553,7864 , kmol/h 

4. Số lượng và thành phần nạp liệu. 

Do áp suất không quá lớn và H2 bị pha loãng đi rất nhiều nên áp suất riêng 

phần của cấu tử được xác định theo công thức. 
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Pi = P.yi’ 

Trong đó: Pi áp suất riêng phần của cấu tử i, Pa 

P áp suất chung trong thiết bị, Pa 

(P = 40 at = 3922722,369 Pa) 

yi’ Hàm lượng cấu tử i trong hỗn hợp khí, phần mol. 

Bảng 23. Bảng phân bố áp suất theo từng cấu tử. 

Cấu tử nVi (kmol/h) 

Hàm lượng 

(phần mol) 

vi

vi
vi n

ny


'  

¸p suÊt riªng 

phÇn, Pa 

Pi = P . yvi’ 

CnH2n-6 141,0495 0,0116 45503,5795 

CnH2n 421,9297 0,0346 135726,194 

CnH2n+2 545,1403 0,0447 175345,6899 

H2 9544,6834 0,7819 3067176,62 

CnH2n+2 1553,7864 0,1273 499362,5576 

 12206,5893 1,000 3923114,641 

 

5. Ph©n bè xóc t¸c trong thiÕt bÞ ph¶n øng. 

Thể tích xúc tác cần thiết tiến hành phản ứng: 
o

xt PcV
GcV   

trong đó: Vxt: thể tích xúc tác m3 

Vo: tốc độ thể tích (1,5h-1) 

PC : khối lượng riêng của chất lỏng 

Vậy 34765,110
5,1.8,728

9469,120772 mVxt   

Lượng xúc tác:  mxt = Vxt . xt 

Khối lượng riêng của xúc tác trong thiết bị phản ứng thường là 550  650 

khoảng/m3 ta chọn xt = 600kg/m3 

        Vậy mxt = 110,4765 . 600 = 66285,9, kg 

Khi sử dụng 3 thiết bị phản ứng nối tiếp nhau với lượng xúc tác phân bố 

theo tỷ lệ 1:2:4 
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Bảng 24. Bảng phân bố xúc tác. 

Số thứ tự thiết bị phản ứng 
Lượng  chất xúc tác 

Vxt (m3) Mxt (kg) 

1 15,7824 9469,4143 

2 31,5647 18938,8286 

3 63,1294 37877,65714 

 110,4765 66285,9 

 

III. THIẾT BỊ THỨ NHẤT 

1. Cân bằng vật chất cho thiết bị thứ nhất 

Khi nhiệt độ nguyên liệu vào thiết bị thứ nhất T = 803K thì từ biểu đồ hình 

20 

với 235,1
803

1000

T

1000
  

Ta xác định hằng số tốc độ phản ứng thỏa mãn là 

K1 = 300,5 . 10-9 
tácxúckgPah

kmol
..

 

Đồng thời với T = 803K theo phương trình (9)  ta xác định được hằng số 

cân bằng phản ứng thơm hóa Kp1 

PaeKP .1096,14.1081,9 20803
2566015,46123

1 


 

Lượng  hydrocacbon naphten giảm đi do phản ứng thơm hóa xác định được 

khi thay các địa lượng đã tìm được vào phương trình (5). 

 3
20

9
91 62,3067176.5795,45503.

9610,14
510,300194,135726105,300

1


 

dVR
dNn  

= 
tácxúckgh

kmol
.

04052,0  

Biến đỏi tích phân ta nhận được: - NnH = 0,04052 VR1 

Trong biểu thức trên dấu âm vế trái biểu diễn sự giảm hàm lượng naphten 

do phản ứng thơm hóa còn dấu dương ở vế phải chứng tỏ có phản ứng thuận. 

Ngược lại nếu vế phải có dấu âm thì sẽ có phản ứng nghịch. 

Đại lượng VR1 ở thiết bị thứ nhất được xác định theo biểu thức. 
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hkmol
tácxúckg

n
MV

C

xt
R /

5463,8
0087,1108
4143,9469

1

1
1   

trong đó: nci =  nc nguyên liệu cho vào thiết bị thứ nhất, kmol/h. 

Mxt1 là lượng xúc tác cho thiết bị thứ nhất, kg xúc tác 

Do vậy lượng hydrocacbon naphten bị thơm hóa sẽ là: 

- NnH = 0,04052 x 8,5463 = 0,3463 

Lượng hydrocacbon naphten còn lại sau phản ứng thơm hóa sẽ được xác 

định theo biểu thức: 

nnH = (y’Cn1 - NnH) nc1= (0,3808 - 0,3463). 1108,0087 = 38,2263 kmol/h 

y’cn1 là phần mol hydrocacbon naphten trong nguyên liệu (bảng 21) 

Lượng hydrocacbon naphten bị chuyển hóa thành aromat được xác định 

theo biểu thức 

nc1 = ncni - nnH = 421,9297 - 38,2263 = 383,7034 kmol/h 

trong đó ncni là lượng hydrocacbon naphten trong nguyên liệu 

Đối đối phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành hydrocacbon 

parafin khi ở nhiệt độ T = 803K thì biểu đồ 21. 

Với 
T

1000  = 1,245 ta xác định được hằng số tốc độ phản ứng là: 

K2 = 2,398.10-15 
tácxúckgPah

kmol
.. 2  

Đồng thời cũng xác định được hằng số cân bằng hóa học 

Phản ứng chuyển hóa naphten thành paragin tại nhiệt độ T = 803K theo 

phương trình (10) là: 

Kp2 = 98,1-1. 10-3 
12,7

803

4450

e


 = 0,0021032.10-3 Pa-1 

Với Kp2 nhỏ hơn 1 thì chứng tỏ rằng có phản ứng nghich chuyển hóa 

hydrocacbon parafin thành naphten. 

Lượng hydrocacbon naphten tăng lên do có sự chuyển hóa parafin thành 

naphten được xác định theo phương trình (6) do phản ứng 2 sau khi đưa các giá 

trị vào phương trình (6) ta có: 

- 6899,175345
10.0021032,0

10.398,2194,135726.62,3067176.10.398,22
3

15
15

1







RdV
dNn  
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= 7,984.10-4 
tácxúckgh

kmol
.

 

- Nn2 = 7,984.10-4. 8,5463 = 0,0068 

Như vậy lượng hydrocacbon naphten sau khi tiến hành phản ứng thứ nhất và 

thứ hai là: 

nn2 = (y’cn1 - NnH + Nn2) nc1 

h
kmol7608,450087,1108)0068,04363,03808,0(   

Lượng hydrocacbon naphten chuyển hóa thành naphten là: 

45,7608  -  38,2263  =  7,5345 kmol/h 

Lượng hydrocacbon naphten giảm đi là do phản ứng cracking. Ta sử dụng 

phương trình (7) thay giá trị vào phương trình ta được: 

- 
1

3

dVR
dNn  = 

tácxúckgh
kmol

.
,00346,0

369,3922722
194,1357261,0   

Sau khi tích phân ta được: -Nn3 = 0,00346 VR1 

- Nn3 = 0,00346. 8,5463 = 0,02957 

Lượng hydrocacbon naphten còn lại sau 3 phản ứng đầu sẽ là: 

nn3 = (y’cn1 - NnH  + Nn2 - Nn3) nc1 

nn3 = (0,3808 - 0,3463 + 0,0068 - 0,02957) 1108,0087 =12,99694 
h

kmol  

Lượng hydrocacbon naphten bị hydro cracking sẽ là: 

nn2 - nn3 = 45,7608 - 12,99694 = 32,7638 kmol/h 

Lượng hydrocacbon naphten giảm đi do phản ứng hydrocracking được xác 

định theo phương trình (8) 

-
tácxúckgh

kmol
dV
dNp

R .
004424,0

369,22722.39
6899,173545.1,0

1

1   

Sau khi tích phân ta được: 

-Nn4 = 0,004424 . 8,5463 = 0,0378 

ở đây hằng số tốc độ phản ứng hydrocracking các hydrocacbon naphten và 

parafin là K3 = K4 = 0,1 
tácxúckgh

kmol
.

 

Do đó lượng hydrocacbon naphten còn lại sau phản ứng hydrocracking là: 

np4 = nc1(y’cp1 - Nn4) = (0,492 - 0,0378) 1108,0087 = 503,2576 (kmol/h) 
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trong đó y’cp1 là phần mol hydrocacbon naphten trong nguyên liệu bảng 21. 

Lượng hydrocacbon parafin bị hydrocracking biến thành khí sẽ là: 

nph = np1 - np4 = 545,1403 - 503,2576 = 41,8827 kmol/h 

Trong đó np1 là lượng hydrocacbon naphten ở trong bảng nguyên liệu (21). 

Trên cơ sở lượng nguyên liệu đã phản ứng (1)  (4) ta lập bảng cân bằng vật chất 

của phản ứng dưới dây. 

Bảng 25. Cân bằng các phản ứng hóa học. 

Lượng cấu tử tham gia 

phản ứng, kmol/h 

Lượng sản phẩm phản ứng, kmol/h 

383,7034 CnH2n 383,7034 CnH2n-6 + 383,7034.3 H2 

13. CnH2n + 13 . 
3

n H2 13.  12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  

7,5345CnH2n+2 7,5345 CnH2n + 7,5345 H2 

41,8827CnH2n+2+ 

41,8827 





 

3

3n H2 

41,8827.  12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  

Theo b¶ng trªn th× l­îng hydrocacbon trong khÝ tuÇn hoµn giµu lªn lµ do kÕt 

qu¶ ph¶n øng hydrocracking. Do vËy l­îng khÝ hydrocacbon ®­îc t¹o ra trong 

thiÕt bÞ n = 7,77 lµ: 

 =  
15

77,7
8827,4113  12510483624 HCHCHCHCCH   

= 28,43  12510483624 HCHCHCHCCH   

Trên cơ sở các số liệu ở bảng 19, 21, 22, 25 ta lập bảng 26, cho biết thành 

phần các chất đi vào và đi ra khỏi thiết bị phản ứng. 

Bảng 26. Thành phần các chất đi vào và đi ra khỏi thiết bị phản ứng. 

Cấu tö Vµo (kmol/h) Ra (kmol/h) 

CnH2n-6 141,0495 141,0495 + 383,7034 = 524,7529 

CnH2n 421,9297 421,9297 - 383,7034 + 7,5345 - 13 = 32,7608 

CnH2n+2 545,1403 545,1403 - 7,5345 - 41,8827 = 495,7232 

 1108,1195 1053,2369 

KhÝ tuÇn hoµn 
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H2 9544,6834 
9544,6834+ 383,7043 . 3 + 7,5345 - 13.

3

77,7
 

- 41,8827.
 

3

3n 
 = 10603,06461 

CH4 443,9388 443,9388 + 28,43 = 472,3688 

C2H6 554,9235 554,9235+ 28,43 = 583,3535 

C3H8 332,9541 332,9541 + 28,43 = 361,3841 

C4H10 110,985 110,985 + 28,43 = 139,415 

C5H12 110,985 110,985 + 28,43 = 139,415 

 11098,4698 12299,00101 

Toàn bộ 12206,5893 13352,23791 

 

 

 

Bảng 27. Khối lượng phân tử trung bình của khí chứa hydro đi ra khỏi 

thiết bị thứ nhất. 

Cấu tử 
Khối lượng 

phân tử Mi 

Lượng ni 

Kmol/h 

Hàm lượng 

y’RL1 = 
i

i

n

n


 

(phần mol) 

Miy’RL1 

H2 2 10603,06461 0,862 1,724 

CH4 16 472,3688 0,03841 0,61456 

C2H6 30 583,3535 0,0474 1,422 

C3H8 44 361,3841 0,0294 1,2936 

C4H10 58 139,415 0,0113 0,6554 

C5H12 72 139,415 0,0113 0,8136 

 - 12299,00101 1 6,52316 

 

Bảng 28. Cân bằng vật chất của thiết bị phản ứng thứ nhất. 

Cấu tử 
Lượng ni 

(kmol/h ) 
Hàm 

Khối lượng 

phân tử trung 

Lượng 

Gi = niMi (kg/h) 
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lượng
i

i'

i n

n
y


  

(phần mol) 

bình (MI) 

vào 

CnH2n – 6 141,0495 0,0116 102,78 14497,0676 

CnH2n 421,9297 0,0346 108,78 45897,5128 

CnH2n +2 545,1403 0,0447 110,78 60390,6424 

H2 9544,6834 0,7819 
6,51 72251,2103 

*

2n2n HC   1553,7864 0,1273 

 12206,5893 1,00 - 193036,2612 

Ra 

CnH2n – 6 524,7529 0,0393 103,1538 54130,2557 

CnH2n 32,7608 0,0025 109,1538 3575,965811 

CnH2n +2 495,7232 0,0371 111,1538 55101,51743 

H2 10603,06461 0,7941 
6,52316 80228,35143 

*

2n2n HC   1695,9364 0,127 

 13352,23791 1,000 - 193036,0904 

Trong b¶ng khèi l­îng ph©n tö trung b×nh cña c¸c hydrocacbon CnH2n -6, CnH2n, 

CnH2n + 2 ra khái thiÕt bÞ ph¶n øng ®­îc x¸c ®Þnh nh­ sau: 

L­îng khÝ giµu tuÇn hoµn ra khái thiÕt bÞ lµ: 

12299,00101 . 6,52316 = 80228,35143kg/h 

Lượng hydrocacbon ra khỏi thiết bị là: 

193036,2612 - 80228,35143= 112807,0987kg/h 

Phương trình cân bằng vật chất của hydrocacbon ra khỏi thiết bị là: 

112807,9098 = 524,7529 CnH2n - 6 + 32,7608CnH2n + 495,7232 CnH2n + 2 

Theo bảng số liệu (19) thì phương trình này có dạng: 

112807,9098 =524,7529  (14n-6) +32,7608 (14n) + 495,7232 (14n + 2) 

Giải ra ta tìm được n = 7,7967so với giá trị n = 7,77 để tính lượng tạo ra thì sai 

số không lớn do vậy ta chấp nhận được khối lượng phân tử trung bình của các 

hydrocacbon ra khỏi thiết bị sẽ là: 

Ma = 14n - 6 = 14 . 7,7967 - 6 = 103,1538 
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Mn = 14n = 14 . 7,7967 = 109,1538 

Mp = 14n + 2 = 111,1538 

1. Cân bằng nhiệt lượng thiết bị thứ nhất. 

Trong các thiết bị phản ứng xảy ra sự giảm nhiệt độ là do cácphản ứng thu 

nhiệt khi tiến hành quá trình reforming mức giảm nhiệt độ trong các thiết bị thứ 

nhất có thể là 38÷80K;thiết bị thứ hai là 8÷40K và thiết bị thứ ba là 0÷17K 

phương trình cân bằng nhiệt lượng có dạng tổng quát là :  

Q1 = Q2 + Q3 + Q4 

Vế trái phương trình biểu diễn nhiệt lượng vào của nguyên liệu, và khí tuần 

hoàn, kw; vế phải phương trình biểu diễn nhiệt tiêu hao, kw 

Trong đó: Q2 là cho các phản ứng reforming, Q3 là cho các sản phẩm phản 

ứng và khí tuần hoàn; Q4 tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh. 

*Tính entanpi của dòng khí đi vào thiết bị. 

Do áp suất không quá lớn và dòng khí chủ yếu chứa hydro nên không cần 

điều chỉnh giá trị entanpi theo áp suất. Để xác định entanpi ở nhiệt độ Tv1=803K 

đối với các hydrocacbon trước hết ta tính tỷ trọng của chúng ở 288K theo khối 

lượng phân tử, tra bảng tìm được giá trị entanpi. 

Bảng 29. Tỷ trọng tương đối của hydrocacbon. 

Hydrocacbon Tỷ trọng 293
277d  

Vào thiết bị Ra thiết bị 

Aromat 0,718 0,722 

Naphten 0,731 0,723 

Parafin 0,733 0,737 
 

Bảng30. Các giá trị entanpi của các chất 

Cấu tử Khối 

lượng 

phân 

tử MI 

Lượng ni 

kmol/h 

Hàm 

lượng 

phân 

mol 

yi
’ 

MI. yi
’ Hàm 

lượng 

phần khối 

lượng 

hh

iI
i M

yMy
'.

  

Entanpi kj/h 
 

k
TI

d  

 

i
k
T yq

I
.  
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H2 2 9544,6834 0,7819 1,5638 0,1015 7700 781,55 

CH4 16 443,9388 0,0364 0,5824 0,0378 1618 61,1604 

C2H6 30 554,9235 0,0455 1,365 0,0886 1434 127,0524 

C3H8 44 332,9541 0,0273 0,819 0,0531 1405 74,0655 

C4H10 58 110,985 0,0091 0,5278 0,0343 1400 48,02 

C5H12 72 110,985 0,0091 0,6552 0,0425 1392 59,16 

CnH2n-6 102,78 141,0495 0,0116 1,1922 0,0774 1713 132,5862 

CnH2n 108,78 421,9297 0,0346 3,7638 0,2442 1704 416,1168 

CnH2n+2 110,78 545,1403 0,0446 4,9408 0,3206 1703 545,9818 

Tổng _ 12206,5893 1 15,41 1 _ 2245,6931 

Hiệu ứng nhiệt của phản ứng không thể tính theo định luật hernst vì không 

biết được chi tiết thành phân hóa học của nguyên liệu và sản phẩm. Vì vậy người 

ta sử dụng công thức : 

qp =-335b 

trong đó là hiệu ứng nhiệt tính theo nguyên liệu đầu, % khối lượng. Từ bảng 27 

biểu diễn cân bằng vật chất của thiết bị ta thấy rằng do reforming mà lượng 

hydro nhận được là: 

hkmolGH /38121,10586834,954406461,10603
2

  

hkgGH /76242,21162.38121,1058
2

  

Khi đó    %7527,1
9469,120772

100.76242,2116
b khối lượng 

Do vậy  

qp =- 335 . 1,7527 = - 587,1545 kj/kg 

Giá trị này nằm trong giới hạn hiệu ứng nhiệt của phản ứng platforming là 

356÷838 kj/kg nguyên liệu đầu nên ta chấp nhận được 

Nhiệt mất mát do môi trường xung quanh được lấy bằng 1% nhiệt lượng do dòng 

mang vào . 

Q4 = 0,01 . Q1 

Q1 =2245,6931 . 193036,2612 =433500199,8 kj/h 

Q4 = 0,01 . 433500199,8   = 4335001,998 kj/h 

Q2 =GC qp = 587,1545 . 120772,9469 = 70912379,25 kj/h 
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Ta có : Q3 = Q1 - Q2 -  Q4 

433500199,8  - 4335001,998 - 70912379,25 =358252818,6 kj/h 

Do vậy entanpi của dòng ra là: 

kgkjq k
Ti /8835,1855

2612,193036
6,358252818
  

 

 

 

 

Bảng 31. Nhiệt của các dòng vào và ra khỏi thiết bị . 

Dòng Nhiệt độ ,K Lưu lượng 

kg/h 

Entanpi, kj/h Lượng nhiệt, 

kj/h 

Vào 

Q1 803 193036,2612 2245,6961 433500199,8 

Tổng số  193036,2612  433500199,8 

Ra 

Q2 724  587,1545 70912379,25 

Q3  193036,2612 1855,8835 358252818,6 

Q4    4335001,998 

Tổng số  193036,2612  433500199,8 

 

Bảng 32.Thành phân của khí đi ra khỏi thiết bị được tính dựa trên cơ sở 

số liệu của bảng 26. 

Cấu tử Khối 

lượng 

phân tử 

(MI) 

Lượng ni 

kmol/h 

Hàm 

lượng 

phân mol 




i

i
i n

ny '  

MI . yi
’ Hàm lượng 

phần khối 

lượng 

hh

iI
i M

yMy
'.

  

H2 2 10603,06461 0,7941 1,5882 0,1098 

CH4 16 472,3688 0,0354 0,5664 0,0392 

C2H6 30 583,3535 0,0437 1,311 0,0907 
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C3H8 44 361,3841 0,0271 1,1924 0,0825 

C4H10 58 139,415 0,0104 0,6032 0,0417 

C5H12 72 139,415 0,0104 0,7488 0,0518 

CnH2n-6 103,1538 524,7529 0,0393 4,0539 0,2803 

CnH2n 109,1538 32,7608 0,0025 0,2729 0,0188 

CnH2n+2 111,1538 495,7232 0,0371 4,1238 0,2825 

Tổng  13352,23791 1 14,4606 1 

Bảng 33. Entanpi ở hai nhiệt độ. 

Cấu tử Hàm lượng 

phần khối 

lượng yi 

Entanpi  (kJ/kg) 

713K 743K 
K
Tiq  K

Tiq  . yi 
K
Tiq  K

Tiq  . yi 

H2 0,1098 6374 699,8652 6818 748,6164 

CH4 0,0392 1274 49,9408 1383 54,2136 

C2H6 0,0907 1120 101,584 1223 110,9261 

C3H8 0,0825 1098 90,585 1196 98,67 

C4H10 0,0417 1095 45,6615 1193 49,7481 

C5H12 0,0518 1090 56,462 1186 61,4348 

CnH2n-6 0,2803 1408 394,6624 1504 421,5712 

CnH2n 0,0188 1402 26,3576 1500 28,2 

CnH2n+2 0,2852 1399 398,9948 1497 426,9444 

Tổng 1  1864,1133  2000,324 

1. kích thước chủ yếu của thiết bị thứ nhất. 

Đường kính của thiết bị được tính toán sao cho độ giảm áp suất trong lớp 

xúc tác Δ 1X  không vượt quá giới hạn cho phép. Sức cản thủy lực của các loại 

thiết bị. 

Bảng 34. Sức cản thủy lực của các loại thiết bị. 

Hệ thống thiết bị Sức cản lực của thiết bị (106 Pa) 

Reforming xúc tác – thiết bị dọc trục 0,435 

Hệ thống liên hợp – bộ phân reforming 0,52 

Reforming xúc tác – thiết bị xuyên tâm 0,158 
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Khi sử dụng thiết bị phản ứng dẫn nguyên liệu theo hướng xuyên tâm hình 

(11) thì: 

Δ 1X Pa
n p

6
6

10.0263,0
3

10.158,05,0158,05,0   

Ở đây giá trị 0,5 là phần sức cản thủy lực trong sức cản thủy lực tổng cộng 

của thiết bị. 

Mặt khác để tính Δ 1X ta sử dụng công thức. 

  35,0
235,1

29,0
1

1

.
)1(255







td

hh

td

hhX

ddH



  

Trong đó:
1

1

H
X  là tổn thất áp suất trên một mét chiều cao lớp xúc tác 

Pa/m 

  là độ xốp của lớp xúc tác  

  là tốc độ chọn lọc m/s 

hh  là khối lượng riêng của hỗn hợp khí kg/m3 

hh  là độ nhớt động học, m2/s 

*Độ xốp lớp xúc tác được tính theo công thức : 

1


 h  

trong đó :  h  thể tích của hạt xúc tác dạng hình trụ, m 3 

 1  thể tích khối lập phương bao xung quanh hạt xúc tác, m3 

Trong reforming xúc tác hình trụ có đường kính 2÷3 mm và chiều cao 

4÷5mm. Nếu sử dụng đường kính hình trụ H=0,005m thì 

 
005,0.

4

003,0.14,3
H

4

d
V

22

h 


  = 35,325.10-9 m3 

Cạnh khối lập phương bao quanh hạt xúc tác được lấy bằng đường kính 

tương đương của hạt hình trụ. 

dTđ = 3

9

3 h

14,3

10.325,35.6V6 




= 4,0716 . 10-3 m 

Do vậy độ xốp của lớp xúc tác là: 
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 33

9

3
Td

9

1

9

10.0716,4

10.325,35

d

10.325,35

V

10.325,35




 = 0,5233 

* Tốc độ lọc xuyên tâm của hỗn hợp khi qua mặt cắt hẹp nhất tại lưới của 

ống.  
C

C

F
V

  

trong đó: VC thể tích khí qua tiết diện tự do của thiết bị, m3/s. 

 FC diện tích của lưới ở ống, m2 

Để tính VC ta sử dụng công thức sau: 

VC = 
1

6

1

.273.3600
.10.1,0...4,22

Tbtb

Tb

M
ZTG


 

trong đó:  G lượng hỗn hợp khí trong thiết bị, kg/h 

TTb1 nhiệt độ trung bình trong thiết bị, K 

Z  = 1 là hệ số nén khí có lượng H2 rất lớn 

MTb khối lượng phân tử trung bình của hỗn hợp khí bằng 14,4606 

(bảng 26). 

Tb1 áp suất trung bình của thiết bị, Pa 

Nhiệt độ trung bình trong thiết bị là: 

TTb1 = 
2

724803

2

TT 2V1V 



= 763,5 K 

Áp suất trung bình trong thiết bị lấy bằng: 

2
10.0263,0369,3922722369,3922722

2

6
121

1





 x
Tb


  

= 3909572,369 Pa 

Do vậy: Vc = 
369,3909572.273.4606,14.3600

1.10.1,0.5,763.2612,193036.4.22 6

 = 5,9418 m3/s 

Bề mặt của lưới ống được xác định theo công thức: 

FC =  . DC . HC 

trong đó: DC đường kính lưới ở ống, m 

HC chiều cao lưới, m 

Nếu lấy đường kính thiết bị DPL = 2,4m, đường kính lưới 0,5m thì chiều cao 

lưới tính theo công thức: 

HC = HXT - 0,4 
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trong đó: HXT  chiều cao lớp xúc tác ở trang thiết bị, m chiều cao lớp xúc tác 

trong thùng đục lỗ được xác định theo công thức: 

HXT = 
3

1XT

F

V
 

trong đó:  VXT1 = 15,7824 m3 

F - là tiết diện của vòng giữa thùng, m2 

  
4

02,0.22
14,3

22
CPL DDF 


  

=     
4

5,002,0.204,0.24,214,3 22  = 3,8845 m2 

Khi đó: HXT = 
8845,3

7824,15 = 4,0629, m 

HC = 4,0629 - 0,4 = 3,6629,m 

Do vậy: FC = 3,14 . 0,5 . 3,6629 = 5,7508 m2 

Tốc độ lọc 
7508,5
9418,5

 = 1,0332 m/s 

* Khối lượng riêng của hỗn hợp khí ra khỏi thiết bị 

hh = Pi . y'i 

trong đó :i khối lượng riêng các cấu tử trong hỗn hợp khí, kg/m3 

y'i hàm lượng cấu tử i trong hỗn hợp khí, phần mol (xem bảng 28). 

Khối lượng riêng của các cấu tử trong hỗn hợp khí tại nhiệt độ trung bình 

TTb,1 = 763,5 K xác định theo công thức: 

1Tb
6

Tbii
i T.10.1,0.4,22

273..M 
  

trong đó: Mi khối lượng phân tử trung bình của cấu tử (bảng 28). 

Bảng 35. Kết quả tính khối lượng riêng các cấu tử. 

Cấu tử Hàm lượng phần 

mol 

Khối lượng riêng 

i (kg/m3) 

i, y'i 

(kg/m3) 

CnH2n-6 0,0393 57,70 2,2676 

CnH2n 0,0025 60,90 0,1523 

CnH2n+2 0,0371 62,00 2,3002 

H2 0,9211 3,73 3,4357 
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CnH2n+2 

Tổng 1 - 8,1558 

* Độ nhớt động học của hỗn hợp khí tính theo công thức Manna: 

n
'
n2

'
21

'
1

hh V/y...V/yV/y

1
V


  

trong đó: '

n

'

2

'

1 y...y,y  là hàm lượng của cấu tử ở trong hỗn hợp khí ra khỏi thiết bị, 

phần mol. 

V1, V2 ... Vn là độ nhớt động học của các cấu tử ở nhiệt độ trung bình 

trong thiết bị phản ứng, m2/s. 

Độ nhớt động học của H2, CH4, C2H6, C3 H8 , C4H10, C5H12 tại nhiệt độ 

trung bình TTb1 = 763,5 K. 

Bảng 36. Độ nhớt động học của khí tuần hoàn tại nhiệt độ trung bình 

TTb1 = 763,5K. 

Cấu tử Phần mol, y’1 
Độ nhớt động học  tại 

736,5K (10-6m2/s) 6
i

'
i

10V

y
 

H2 0,7941 522,90 0,00152 

CH4 0,0351 88,83 0,0004 

C2H6 0,0437 45,32 0,00096 

C3H8 0,0271 27,53 0,00098 

C4H10 0,0104 19,73 0,00053 

C5H12 0,0104 15,22 0,00068 

CnH2n - 6 0,0393 0,277 0,1419 

CnH2n 0,0025 0,263 0,00951 

CnH2n+2 0,0371 0,258 0,1438 

Tổng 1  0,30028 

Độ nhớt động lực học của hỗn hợp khí theo phương trình Manna sẽ là: 

smVhh /1033023,3
10.30028,0

1 26
6

  

Thế giá trị đã biết là phương trình tổn thất áp suất ta có: 
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 
 

  35,0

3

6

3

2

29,0

35,1

1

1,

0332,1.10.0716,4
10.33023,3.

10.0716,4
1558,8.0332,1.

5233,0
5233,01255
















H
x  

= 19874,0937 Pa/m 

Chiều dày lớp xúc tác ở trong thùng 

2
02,0.22

1
CPL DDH 


  

trong đó  = 0,04 m bề dày thân thiết bị 

mH 89,0
2

5,002,0.204,0.24,2
1 


  

Tổn thất áp suất ở lớp xúc tác là: 

x1 =19874,0937 . 0,89 = 19687,9434 Pa 

Đại lượng tìm được x,1 =19687,9434  Pa nhỏ hơn giới hạn tổn thất áp 

suất x1 = 26300 Pa, nếu giá trị tìm được của x,1 lại lớn hơn giá trị giới hạn 

tổn thất cho phép phải giảm chiều dày của lớp xúc tác chiều cao tổng cộng của 

thiết bị phản ứng là: 

Hn1 = Hxt + 0,2 + 2DPL+ 0,225 + 0,425 

                        = 4,0629 + 0,2 + 2 . 2,4 + 0,225 + 0,425 = 9,7m 

IV. Tính thiết bị phản ứng thứ hai. 

1. Cân bằng vật chất của thiết bị. 

Cân bằng vật chất của thiết bị thứ hai được tính theo các phương trình (5)  

(8). Nhiệt độ ban đầu của quá trình phải chọn phù hợp với nguyên liệu thực tế 

không còn naphten. Áp suất trong thiết bị thứ hai thường bé hơn thiết bị thứ nhất 

một lượng (0,15  0,3) 106 Pa. 

Ta lấy áp suất trong thiết bị thứ hai là: 

2 = 1 - 0,3 106Pa = 3922722,369 - 0,3 .106 = 3622722,369 Pa 

 

 

Bảng 37. Thành phần hỗn hợp reforming trong thiết bị thứ hai. 

Cấu tử lượng nc2i (kmol/h) hàm lượng y’c2i 
i2c

i2c

n

n


  (phần mol) 

CnH2n-6 524,7529 0,4982 
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CnH2n 32,7608 0,0311 

CnH2n+2 495,7232 0,4707 

Tổng 1053,2369 1 

Bảng 38. Áp suất riêng phần các cấu tử có trong hỗn hợp của thiết bị bị 

phản ứng thứ hai. 

Cấu tử 
Hàm lượng y’i  

(phần mol) 

áp suất riêng phần (Pa) 

P2 = 2. y’i = 3622722,369 y’i 

CnH2n-6 0,0393 142372,9891 

CnH2n 0,0025 9056,805923 

CnH2n+2 0,0371 134402,9999 

H2 0,7941 2876803,833 

CnH*
2n+2 0,127 460085,7409 

Tổng 1 3622722,369 

Hằng số tốc độ của phản ứng thơm hóa khi ở nhiệt độ Tr2 = 793K được xác 

định theo hình 20 

tácxúckgPah
kmolK
..

510,290 9
1    

Hằng số cân bằng hóa học phản ứng thơm hóa tại Tv2 = 793 K được xác 

định theo phương trình (9) 

793

25600
15,46

123

1p e10.81,9K


  = 9,9448  1020, Pa 

Lượng hydrocacbon naphten giảm đi do phản ứng thơm hóa. 

 
20

39
9

2VR

21n

109448,9

833,28768039891,142372.10.290
8059,9056.10,290

d

dN 
   

                        = 
tácxúckgh

kmol
.

00164,0  

- Nn21 = 0,00164 VR2 

mà ta có:      0927,17
0087,1108
8286,18938

2

2
2 

c

XT
R n

MV   
hkmol

tácxúckg
/

 

như vậy phần naphten bị thơm hóa. 

- Nn21 = 0,00164 . 17,0927 = 0,02803 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
85

Đại lượng Nn21 khác 0,2% so với đại lượng y’c2i hàm lượng naphten nạp vào 

thiết bị  phản ứng. Nếu ta thay đổi lượng xúc tác sao cho nhận được giá trị Nn2i = 

y’c2i thì về mặt lý thuyết phản ứng thứ (2) và (3) thực tế không xảy ra. Khi đó ta 

tìm được giá trị mới V’R2 : 

9634,18
00164,0
0311,0

2

'
2'

2 
in

ic
R N

yV
hkmol

tácxúckg
/

 

Lượng xúc tác trong thiết bị phản ứng 

 2c

'

2R

'

2x n.VG 18,9634.1053,2369 = 19972,9526, kg 

Như vậy lượng xúc tác cần tăng thêm ở thiết bị thứ hai là: 

19972,9526 - 18938,8286 = 1034,124 kg 

Lượng hydrocacbon naphten sau phản ứng thơm hóa sẽ là: 

nn21= (y’cn2 = Nc2i) nc2 = (0,0311 - 0,0311) = 1053,2369 = 0 kmol/h 

Hằng số tốc độ phản ứng hydrocracking parafin tại nhiệt độ Tr2=793K theo 

hình 22 ta tìm được:    
tácxúchkg

kmolk
..

0714,04   

Sau khi đưa các giá trị vào phương trình (8) ta tìm lượng hydrocacbon 

parafin giảm do phản ứng hydrocracking là. 

tácxúchkg
kmol

dV
dN

R

P

..
00265,0

369,3622722
9999,134402.0714,0

4

2   

9634,18.00265,0V.00265,0N '
2R2p   = 0,0503 

Lượng hydrocacbon parafin còn lại sau phản ứng ứng hydrocracking là: 

np24 = (y’cp2 - Np2).1053,2369 = (0,4707 - 0,0503) . 1053,2369 

       = 442,7808 
h

kmol  

Lượng hydrocacbon parafin đã biến hành khí là: 

npk2 = np2  - np24 = 495,7232 - 442,7808 = 52,9424 
h

kmol  

Bảng 39. Cân bằng vật chất của các phản ứng ở thiết bị thứ hai. 

Lượng cấu thử tham gia 

vào phản ứng, kmol/h 
Lượng sản phẩm phản ứng, kmol/h 

32,7608 CnH2n 32,7608 CnH2n-6+ 3.32,7608 H2 
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52,9424CnH2n+2+ 

52,9424 23
3 Hn






   

52,9424 . 
15

n  (CH4 + C2H6 + C3H8 + C4H10 + C5H12) 

Lượng khí hydrocacbon tạo ra ở trong thiết bị với n = 7,77 sẽ là: 

 12510483524 HCHCHCHCCH
15

77,7
9424,52   

= 27,4242   12510483524 HCHCHCHCCH   

Bảng 40. Thành phần các chất đi vào và đi ra khỏi thiết bị phản ứng. 

Cấu tử Vào (kmol/h ) Ra (kmol/h ) 

CnH2n-6 524,7529 524,7529 + 32,7608 = 557,5137 

CnH2n 32,7608  

CnH2n+2 495,7232 495,7232 - 52,9424 = 442,7808 

Tổng 1053,2369 1000,2945 

Khí tuần hoàn 

H2 10603,06461 
10603,06461 + 3.32,7608 - 52,9424 (

3

3n  ) 

=10617,16859 

CH4 472,3688 472,3688 + 27,4242 = 499,793 

C2H6 583,3535 583,3535 + 27,4242 = 610,7777 

C3H8 361,3841 361,3841 + 27,4242 = 388,8083 

C4H10 139,415 139,415 + 27,4242 = 166,8392 

C5H12 139,415 139 415 + 27,4242 = 166,8392 

Tổng 12299,00101 12450,22599 

Toàn bộ 13352,23791 13450,52049 

Bảng 41. Khối lượng phân tử trung bình của khí chứa hydro đi ra khỏi 

thiết bị thứ hai. 

Cấu tử 

Khối 

lượng 

phân tử 

(Mi) 

lượng ni 

(kmol/h) 

hàm lượng 
ni

'
12R

ni
y


  

(phần mol) 

Mi . y’RL2 

H2 2 10617,16859 0,8528 1,7056 
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CH4 16 499,793 0,0401 0,6416 

C2H6 30 610,7777 0,0491 1,473 

C3H8 40 388,8083 0,0312 1,3728 

C4H10 58 166,8392 0,0134 0,7772 

C5H12 72 166,8392 0,0134 0,9648 

Tổng  12450,22599 1 6,935 

 

Do vậy lượng khí tuần hoàn đi ra khỏi thiết bị thứ hai là: 

12450,22599 . 6,935 = 86342,31724 kg/h 

Bảng 42.Cân bằng vật chất của thiết bị phản ứng thứ hai. 

Cấu tử 

lượng ni 

(kmol/h) 

 

hàm lượng 

phần mol 

i

i'
i n

n
y


  

khối lượng 

phân tử trung 

bình Mi 

Lượng 

Gi = ni. Mi 

Vào 

CnH2n-6 524,7529 0,0393 103,1538 54130,2557 

CnH2n 32,7608 0,0025 109,1538 3575,965811 

CnH2n+2 495,7232 0,0371 111,1538 55101,51743 

H2 10603,06461 0,7941 
6,52316 80228,35143 

CnH*
2n+2 1695,9364 0,127 

Tổng 13352,23791 1  193036,0904 

Ra 

CnH2n-6 557,5137 0,0414 103,1211 57491,42601 

CnH2n+2 442,7808 0,0329 111,1211 49202,28955 

H2 10617,16859 0,7894 
6,935 86342,31724 

CnH*
2n+2 1833,0574 0,1363 

Tổng 13450,52049 1 _ 193036,0328 

         

 Lượng hydrocacbon đi ra khỏi thiết bị 

193036,0904 - 86342,31724 = 106693,7732 (kg/h) 

Phương trình cân bằng vật chất của hydrocacbon ra khỏi thiết bị là. 
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106693,7732 = 557,5137 CnH2n-6 + 442,7808 CnH2n+6 

106693,7732 = 557,5137 (14n - 6) + 442,7808 (14n + 2) 

Giải ra ta tìm n = 7,79437 

Khối lượng phân tử trung bình của các hydrocacbon 

Ma = 14n - 6 = 14 . 7,79437 - 6 = 103,1211 

Mp = 14n + 2 = 14 . 7,79437 + 2 = 111,1211 

2. Cân bằng, nhiệt lượng của thiết bị phản ứng thứ hai. 

Phương trình cân bằng nhiệt lượng trong thiết bị có dạng tổng quát. 

Q1 = Q2 +Q3 + Q4 

Vế trái của phương trình sẽ biểu diễn nhiệt lượng vào của nguyên liệuvà khí 

tuần hoàn, kw;vế phải của phương trình biểu diễn nhiệt lượng tiêu hao,kw. Trong 

đó Q2 là do phản ứng reforming; Q3 cho sản phẩm phản ứng và khí tuần hoàn; Q4 

tổn thất nhiệt lượng ra môi trường xunh quanh. 

* Tính entanpi của dòng khí đi vào thiết bị 

Do áp suất không quá lớn và dòng khí chủ yếu chứa hydro nên không cần 

điều chỉnh giá trị entanpi theo áp suất. Để xác định entanpi ở nhiệt độ Tv2 = 793K 

đối với các hydrocacbon trước hết ta tính tỷ trọng đối với chúng ở 288K theo 

khối lượng phân tử tra bảng sẽ tìm được giá trị entanpi. 

Bảng 43. Tỷ trọng tương đối của hydrocacbon đã tìm được. 

hydrocacbon Tỷ trọng 293
277d  

Aromat 
Vào thiết bị Ra thiết bị 

0,718 0,722 

Naphten 0,731 0,723 

Parafin 0,733 0,737 

B¶ng 44. C¸c gi¸ trÞ entanpi cña c¸c chÊt. 

Cấu tử 

Khối 

lượng 

phân tử 

Mi 

lượng ni 

kmol/h 

Hàm 

lượng 

phầm mol 

ni

ni
y '

i 


 

Mi y’i 

Hàm lượng 

phần số 

lượng 

hh

'

i
i M

Miy
y 

 

entanpi kg/lg 

 

  

Kq   Kq  .yi   

H2 2 10603,06461 0,7941 1,5882 0,1098 7700 845,46 
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CH4 16 472,3688 0,0354 0,5664 0,0392 1618 63,4256  

C2H6 30 583,3535 0,0437 1,311 0,0907 1434 130,0638    

C3H8 44 361,3841 0,027 1,188 0,0822 1405 115,491   

C4H10 58 139,415 0,0104 0,6032 0,0417 1400 58,38   

C5H12 72 139,415 0,0104 0,7488 0,0518 1392 72,1056    

CnH2n-6 103,1538 524,7529 0,0393 4,0539 0,02804 1713 480,3252   

CnH2n 109,1538 32,7608 0,0025 0,2729 0,0189 1704 32,2056   

CnH2n+2 111,1538 495,7232 0,0371 4,1238 0,2853 1703 485,8659   

Tổng  13352,23791 1 14,4562 1 - 2283,3227   

 Ta có: qp = - 335b 

ở đây b là hiệu suất hydro tính theo nguyên liệu đầu % khối lượng. 

Từ bảng 40 biểu diễn cân bằng vật chất của thiết bị ta thấy, do reforming mà 

lượng hydro nhận được sẽ là: 

2HG = 10617,16859 - 10603,06461 = 14,10398 mol/h 

2HG  = 14,10398 . 2 = 28,20796 kg/h 

Khi đó: %023,0100
9469,120772

20796,28
b  khối lượng 

Do vậy qp = -335 . 0,023 = - 7,705 kJ/Kg 

Nhiệt mất mát do môi trường xung quanh được lấy bằng 1% nhiệt lượng do 

dòng mang vào. 

              Q4 = 0,01 . Q1 

            Q1 = 2283,3227 .  193036,0904 = 440763687,1 kJ/kg 

              Q4 = 4407636,871 kJ/g 

           Q2 = 120772,9469 . 7,705 = 930555,5559 kJ/kg 

    Vậy Q3 = Q1 - Q2 - Q4  

       = 446763687,1 - 930555,5559 - 4407636,871= 435425494,7 kJ/h 

Do vậy entanpi của dòng ra sẽ là: 

0904,193036

7,435425494
q k

Ti  = 2255,6688 kJ/kg 

Bảng 45. Nhiệt của các dòng vào và ra khỏi thiết bị. 

Dòng Nhiệt độ K lượng kg/h entanpi kJ/kg nhiệt lượng kJ/h 
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Vào 

Q1 T = 793 193036,0904 2083,3227 440763689,1 

Tổng  193036,0904  440763689,1 

Ra 

Q2   7,705 930555,5559 

Q3 790 193036,0904 2255,6688 435425494,7 

Q4    4407636,871 

Tổng  193036,0904  440763687,1 

Bảng 46.Thành phần của khí đi ra khỏi thiết bị. 

Cấu tử Khối 

lượng 

phân tử 

(MI) 

Lượng ni 

kmol/h 

Hàm 

lượng 

phân mol 




i

i
i n

ny '  

MI . yi
’ Hàm lượng 

phần khối 

lượng 

hh

iI
i M

yMy
'.

  

H2 2 10617,16859 0,7894 1,5788 0,11 

CH4 16 499,793 0,0371 0,5936 0,0414 

C2H6 30 610,7777 0,0454 1,362 0,095 

C3H8 44 388,8083 0,0289 1,2716 0,0886 

C4H10 58 166,8392 0,0124 0,7192 0,0501 

C5H12 72 166,8392 0,0124 0,8928 0,0622 

CnH2n-6 103,1211 557,5137 0,0414 4,2692 0,2976 

CnH2n +2 111,1211 442,7808 0,0329 3,6559 0,2549 

      

Tổng  13450,52049 1 14,3431 1 

 

3. Kích thước chủ yếu của thiết bị thứ hai. 

Đường kính của thiết bị được tính toán sao cho độ giảm áp suất trong lớp xúc tác 

Δ 2x  không vượt quá giới hạn cho phép. Sức cản thủy lực của các loại thiết bị. 

Bảng 47. Sức cản thủy lực của các loại thiết bị. 

Hệ thống thiết bị Sức cản lực của thiết bị (106 Pa) 
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Reforming xúc tác – thiết bị dọc trục 0,435 

Hệ thống liên hợp – bộ phân reforming 0,52 

Reforming xúc tác – thiết bị xuyên tâm 0,158 

Khi sử dụng thiết bị phản ứng dẫn nguyên liệu theo hướng xuyên tâm hình 

(11) thì:  Δ 2X Pa
n p

6
6

10.0263,0
3

10.158,05,0158,05,0   

Ở đây giá trị 0,5 là phần sức cản thủy lực trong sức cản thủy lực tổng cộng 

của thiết bị. 

Mặt khác để tính Δ 2X ta sử dụng công thức. 

  35,0
235,1

29,0
2

2

.
)1(255







td

hh

td

hhX

ddH



  

trong đó: 
2

2

H
X  là tổn thất áp suất trên một mét chiều cao lớp xúc tác, Pa/m 

  là độ xốp của lớp xúc tác  

  là tốc độ chọn lọc m/s 

hh  là khối lượng riêng của hỗn hợp khí kg/m3 

hh  là độ nhớt động học, m2/s 

*Độ xốp lớp xúc tác được tính theo công thức : 

1


 h  

trong đó :  h  thể tích của hạt xúc tác dạng hình trụ, m 3 

1  thể tích khối lập phương bao xung quanh hạt xúc tác, m3 

Trong reforming xúc tác hình trụ có đường kính 2÷3 mm và chiều cao 

4÷5mm. Nếu sử dụng đường kính hình trụ H=0,005m thì 

 
005,0.

4

003,0.14,3
H

4

d
V

22

h 


  = 35,325.10-9 m3 

Cạnh khối lập phương bao quanh hạt xúc tác được lấy bằng đường kính 

tương đương của hạt hình trụ. 

dTđ = 3

9

3 h

14,3

10.325,35.6V6 




= 4,0716 . 10-3 m 

Do vậy độ xốp của lớp xúc tác là: 
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 33

9

3
Td

9

1

9

10.0716,4

10.325,35

d

10.325,35

V

10.325,35




 = 0,5233 

* Tốc độ lọc xuyên tâm của hỗn hợp khi qua mặt cắt hẹp nhất tại lưới của 

ống.    
C

C

F
V

  

trong đó:  VC thể tích khí qua tiết diện tự do của thiết bị, m3/s. 

 FC diện tích của lưới ở ống, m2 

Để tính VC ta sử dụng công thức sau: 

              VC = 
2

6

1

.273.3600
.10.1,0...4,22

Tbtb

Tb

M
ZTG


 

trong đó:  G lượng hỗn hợp khí trong thiết bị, kg/h 

TTb2 nhiệt độ trung bình trong thiết bị, K 

Z  = 1 là hệ số nén khí có lượng H2 rất lớn 

MTb khối lượng phân tử trung bình của hỗn hợp khí trong lò phản 

ứng. 

Tb2 áp suất trung bình của thiết bị, Pa 

Nhiệt độ trung bình trong thiết bị là: 

TTb2 = 
2

790793
2

22 


 VV TT = 791,5 K 

Áp suất trung bình trong thiết bị lấy bằng: 

2
10.0263,0369,3622722369,3622722

2

6
222

2





 x
Tb


 =3609572,369 Pa 

Do vậy: Vc = 
369,3609572.273.3431,14.3600

1.10.1,0.5,791.0904.19303.4.22 6

 = 6,7263  m3/s 

Bề mặt của lưới ống được xác định theo công thức: 

FC =  . DC . HC 

trong đó: DC đường kính lưới ở ống, m 

HC chiều cao lưới, m 

Nếu lấy đường kính thiết bị DPL = 3,0m, đường kính lưới 0,5m thì chiều cao 

lưới tính theo công thức: 

HC = HXT - 0,4 
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trong đó:  HXT  chiều cao lớp xúc tác ở trang thiết bị, m chiều cao lớp xúc tác 

trong thùng đục lỗ được xác định theo công thức. 

HXT = 
F

VXT 2  

trong đó:  VXT1 = 31,5647 m3 

F - là tiết diện của vòng giữa thùng, m2 

  
4

02,0.22
14,3

22
CPL DDF 


  

    =     
4

5,002,0.204,0.20,314,3 22  = 6,3149m2 

Khi đó: HXT = 
3149,6
5647,31 = 4,9984 m 

           HC =4,9984  - 0,4 =4,5984 m 

Do vậy: FC = 3,14 . 0,5 . 4,5984 = 7,2195m2 

Tốc độ lọc 
2195,7
7263,6

 = 0,9319 m/s 

* Khối lượng riêng của hỗn hợp khí ra khỏi thiết bị 

hh = Pi . y'i 

i khối lượng riêng các cấu tử trong hỗn hợp khí, kg/m3 

y'i hàm lượng cấu tử i trong hỗn hợp khí 

Khối lượng riêng của các cấu tử trong hỗn hợp khí tại nhiệt độ trung bình 

TTb2 = 791,5 K xác định theo công thức: 

2
6.10.1,0.4,22

273..

Tb

Tbii
i T

M 
   

trong đó: Mi khối lượng phân tử trung bình của cấu tử. 

Bảng 48. Kết quả tính khối lượng riêng các cấu tử. 

Cấu tử Hàm lượng phần mol 
Khối lượng riêng i 

(kg/m3) 

i, y'i 

(kg/m3) 

CnH2n - 6 0,0414 57,70 2,3888 

CnH2n+2 0,0329 62,00 2,0398 

H2 

CnH2n+2 
0,9257 3,73 3,4529 
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Tổng 1 - 7,8815 

* Độ nhớt động học của hỗn hợp khí tính theo công thức Manna: 

n
'
n2

'
21

'
1

hh V/y...V/yV/y

1
V


  

trong đó: '

n

'

2

'

1 y...y,y  là hàm lượng của cấu tử ở trong hỗn hợp khí ra khỏi thiết bị, 

phần mol. 

V1, V2 ... Vn là độ nhớt động học của các cấu tử ở nhiệt độ trung bình 

trong thiết bị phản ứng, m2/s. 

Độ nhớt động học của H2, CH4, C2H6, C3 H8 , C4H10, C5H12 tại nhiệt độ 

trung bình TTb2 = 791,5 K. 

 

 

 

 

Bảng 49. Độ nhớt động học của khí tuần hoàn. 

Cấu tử 
Phần mol, 

y’1 

Độ nhớt động học tại 736,5K  

(10-6m2/s) 

 
6

i

'
i

10V

y
 

H2 0,7894 522,90 0,00151 

CH4 0,0371 88,83 0,00042 

C2H6 0,0454 45,32 0,001 

C3H8 0,0289 27,53 0,00105 

C4H10 0,0124 19,73 0,00063 

C5H12 0,0124 15,22 0,00081 

CnH2n - 6 0,0414 0,277 0,1495 

CnH2n+2 0,0329 0,258 0,1275 

Tổng 1  0,28242 

Độ nhớt động lực học của hỗn hợp khí theo phương trình Manna sẽ là: 

smVhh /105408,3
10.28242,0

1 26
6

  

Thế giá trị đã biết là phương trình tổn thất áp suất ta có: 
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 
 

  35,0

3

6

3

2

29,0

35,1

2

2,

9319,0.10.0716,4
10.5408,3.

10.0716,4
1558,8.9319,0.

5233,0
5233,01255
















H
x  

= 16550,2387 Pa/m 

Chiều dày lớp xúc tác ở trong thùng 

2
02,0.22

2
CPL DD

H



  

Trong đó  = 0,04 m bề dày thân thiết bị 

mH 19,1
2

5,002,0.204,0.20,3
2 


  

Tổn thất áp suất ở lớp xúc tác là: 

x,2 =16550,2387 .1,19 =19694,7841 Pa 

Đại lượng tìm được x,2 =19694,7891Pa nhỏ hơn giới hạn tổn thất áp suất 

x2 = 26300 Pa, nếu giá trị tìm được của x,1 lại lớn hơn giá trị giới hạn tổn 

thất cho phép phải giảm chiều dày của lớp xúc tác chiều cao tổng cộng của thiết 

bị phản ứng là: 

Hn2 = Hxt + 0,2 + 2DPL+ 0,225 + 0,425 

     = 4,9984+ 0,2 + 2 . 3,0 + 0,225 + 0,425 = 11,9 m 

V. TÍNH THIẾT BỊ PHẢN ỨNG THỨ BA. 

1.Cân bằng vật chất của thiết bị. 

Trong thiết bị phản ứng ba xảy ra phản ứng hydrocracking các hydrocacbon 

parafin. Lấy nhiệt độ đầu vào của thiết bị thứ ba bằng đầu ra của thiết bị thứ hai 

Tr3 =Tr2 =790K và áp suất trong thiết bị thứ ba lấy bằng   

3622722,369 – 300000 = 3322722,369 Pa 

    Bảng 50. thành phần hỗn hợp khí bị reforming trong thiết bị thứ ba. 

Cấu tử Lượng nc3i ( kmol/h) Hàm lượng 



ic

ic
ic n

ny
3

3'
3 Phần mol 

CnH2n-6 557,5137 0,5573 

CnH2n+2 442,7808 0,4427 

Tổng 1000,2945 1 

      Bảng 51. áp suất riêng phần các cấu tử có trong hỗn hợp của thiết bị phản 

ứng thứ ba. 
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Cấu tử 
Hàm lượng y’i  

(phần mol) 

Áp suÊt riªng phÇn (Pa) 

P2 = 3. y’i 

CnH2n-6 0,0414 137560,7061 

CnH2n+2 0,0339 109319,5659 

H2 0,7894 2622957,035 

CnH*
2n+2 0,1363 452887,0589 

Tổng 1 3322722,367 

 

Hằng số tốc độ của phản ứng hydrocracking tại Tr3=790K được xác định 

theo hình 22 
tácxúckgh

kmolk
..

0178,04   

Lượng hdrocacbon parafin giảm do phản ứng hydrocracking được tính theo 

phương trình (8) 

tácxúckgh
kmol

P
Pk

dVR
dN PP

..
00203,0

367,3322722
7061,109317.06178,0.4

4

  

Sau khi tích phân ta được: - NP =0,0488 VR4 

Mà ta lại có: 
hkmol

tácxúckg
n

MV
ic

xt
R /

8994,17
2945,1000
7045,17904

3

3
'

4   

trong đó kgMM xtxt 9526,1997265714,378779526,199723
'

3   

Phần hydrocacbon parafin bị hydrocracking là: 

- NP = 0,00203 . 17,8984 = 0,0363 

Lượng hydrocacbon còn lại sau hydrocracking là: 

nP34 =     hkmolnNy icpic /5197,4062945,1000.0363,04427,03
'
3   

Lượng hydrocacbon parafin biến thành khí là: 

hkmolnnn pppc /2611,375197,4067808,4433433   

Bảng 52. cân bằng vật chất của các phản ứng ở thiết bị thứ ba. 

Lượng cấu tử tham gia 

phản ứng, kmol/h 

Lượng sản phẩm phản ứng , kmol/h 

37,2611CnH2n+2+37,2611 







 

3

3n
H2 

37,2611.  12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  

Lượng hydrocacbon khí được tạo ra trong thiết bị phản ứng khi n=7,79437 
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=
15

79437,72611,37  12510483624 HCHCHCHCCH              

 125104836243618,19 HCHCHCHCCH   

Bảng 53. Thành phần các chất đi vào và đi ra khỏi thiết bị phản ứng. 

Cấu tử Vào (kmol/h ) Ra (kmol/h ) 

CnH2n-6 557,5137 557,5137 

CnH2n+2 442,7808 442,7808 -19,3618=423,419 

Tổng 1000,2945 980,9327 

Khí tuần hoàn 

H2 10617,16859 10617,16859 - 37,2611 6208,10557
3

379437,7


  

CH4 499,793 499,793 + 19,3618 =519,1548 

C2H6 610,7777 610,7777 + 19,3618 = 630,1395 

C3H8 388,8038 388,8038+ 19,3618 = 408,1701 

C4H10 166,8392 166,8392+ 19,3618 = 186,201 

C5H12 166,8392 166,8392+ 19,3618 =186,201 

Tổng 12450,22599 12478,4872 

Toàn bộ 13450,52049 13468,4199 

 

Bảng 54. Khối lượng phân tử trung bình của khí chứa hydro đi ra khỏi 

thiết bị thứ ba. 

Cấu tử 
Khối lượng 

phân tử (Mi) 

lượng ni 

(kmol/h) 

hàm lượng 

ni

'

12R

ni
y


  

(phần mol) 

Mi . y’RL2 

H2 2 10557,6208 0,8455 1,691 

CH4 16 519,1548 0,0416 0,6656 

C2H6 30 630,1395 0,0504 1,512 

C3H8 40 408,1701 0,0327 1,4388 

C4H10 58 186,201 0,0149 0,8642 

C5H12 72 186,201 0,0149 1,0728 
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Tổng  12487,4872 1 7,2444 

Do vậy lượng khí tuần hoàn đi ra khỏi thiết bị thứ ba là: 

12487,4872 . 7,2444 =90464,35227 kg/h 

 

 

 

Bảng 55. Cân bằng vật chất của thiết bị phản ứng thứ hai. 

Cấu tử 

Lượng 

ni(kmol/h) 

 

Hàm lượng 

phần mol 

i

i'
i n

n
y


  

Khối lượng 

phân tử trung 

bình Mi 

Lượng 

Gi = ni. Mi 

Vào 

CnH2n-6 557,5137 0,0414 103,1211 57491,42601 

CnH2n+2 442,7808 0,0329 111,1211 49202,28955 

H2 10617,16859 0,7894 
6,935 86342,31724 

CnH*
2n+2 1833,0574 0,1363 

Tổng 13450,52049 1  193036,0328 

Ra 

CnH2n-6 557,5137 0,0414 101,1123 56371,4925 

CnH2n+2 423,419 0,0314 109,1123 46200,2209 

H2 10557,6208 0,7839 
7,2444 90464,35227 

CnH*
2n+2 1929,8664 0,1433 

Tổng 13468,4199 1  193036,0657 

Lượng hydrocacbon đi ra khỏi thiết bị 

193036,0328 - 90464,35227 = 102571,6805 (kg/h) 

Phương trình cân bằng vật chất của hydrocacbon ra khỏi thiết bị là. 

102571,6805 =557,5137 CnH2n+6 +  423,419 CnH2n+2 

102571,6805 =  557,5137 (14n - 6) +  423,419  (14n + 2) 

Giải ra ta tìm n = 7,65088 

Khối lượng phân tử trung bình của các hydrocacbon 

Ma = 14n - 6 = 14. 7,65088 - 6 = 101,1123 
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Mp = 14n + 2 = 14 . 7,65088 + 2 = 109,1123 

2. Cân bằng nhiệt lượng của thiết bị thứ ba. 

Phương trình cân bằng nhiệt lượng đối với thiết bị thứ ba . 

Q1 = Q2 + Q3 + Q4 

    Trong đó :  

Q1 nhiệt lượng của hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào. 

Q2 nhiệt lượngtiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  nhiệt lượng của hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra. 

Q4  nhiệt lượng mất mát. 

Nhiệt độ dòng vào thiết bị thứ ba bằng nhiệt độ đi ra của dòng thứ hai  

Do đó : hkjqGQ k
Tr /5,4354253566688,2255.0328,193036. 211   

Ta có : 3.2 . TCGQ PC   

trong đó: .CG lượng nguyên liệu  kg/h. 

CP nhiệt dung của khí đi vào thiết bị , kj/kg. K 

3T độ giảm nhiệt độ của dòng thiết bị. K 

Lượng nguyên liệu được xác định là : 

GC = 57491,42601 + 49202,28955 = 106693,7156 kg/h 

Nhiệt dung riêng đi vào thiết bị. 

 
Hình 25. Quan hệ  giữa nhiệt dung  của nguyên liệu reforming và nhiệt độ  
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Hình 26. Quan hệ nhiệt dung trung bìmh khí chứa H2 và nhiệt dung nguyên 

liệu 

CP = CPC  + CPK   

Trong đó CPC nhiệt dung của nguyên liệu kj/kg.K 

21
' CCCC PCPC   

Trong đó : '
PCC  nhiệt dung riêng phụ thuộc vào nhiệt độ được xác định trên hình 

26. 

C1 , C2 hiệu chỉnh về nhiệt dung phụ thuộc vào tỷ trọng và hệ số đặ 

trưng K của nguyên liệu. Từ trên hình 24 đã tìm thấy tỷ trọng của nguyên liệu 
293
277 =0,74 và khối lượng phân tử trung bình M = 112,9 khi K = 11,8. Do vậy 

nhiệt độ Tv3 = 790 K thì trên hình 25 ta xác định được 
Kkg

kjCPC .
'  ; C1 = 1; 

C2 = 0,976 như vậy CPC = 3,61 + 1. 0,976 = 4,586 kj/kg .K 

Nhiệt dung của khí tuần hoàn CPK phụ thuộc vào bội số tuần hoàn của nó 

(nk) và khối lượng riêng của nguyên liệu ở 298K (hình 26) 

Khối lượng riêng của nguyên liệu tại 298K 
3293

277 /74074,0.1000.1000 mkgd   

Nhiệt dung của khí tuần hoàn   KPKPK CCC 1
'   

'
PKC nhiệt dung của nhiệt tuần hoàn phụ thuộc vào tỷ số 


kn và nồng độ H2 

trong khí . 

Từ trên hình (26) '
PKC = 4,41 kj/kg. K ; C1K= 1,02 

Do vậy CPK = 4,41 + 1,02 = 5,43 kj/kg.K 

Nhiệt dung của khí đi vào thiết bị sẽ là : 

CP = 4,586 + 5,43 = 10,016 kj/kg. K 

Đại lượng 3T được xác định theo tốc độ thay đổi nhiệt độ theo tốc độ thay đổi 

nhiệt độ trong thiết theo công thức 
Pt

p

CN
q

dVR
dNp

dVr
dT

.33
  

qp hiệu ứng nhiệt của phản ứng , kj/kg 

Nt tổng lượng khí đưa vào thiết bị phản ứng ,kmol/h 

CP nhiệt dung của khí đi vào thiết bị ,kj/kmol.h 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
101

Bảng 56. Các đại lượng hiệu ứng nhiệt. 

Phương trình phản ứng 
Hiêụ ứng nhiệt của 

phản ứng kj/mol H2 

CnH2n         CnH2n-6 +   3 H2 ±32180 

CnH2  +   
3

n H2      12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  -23530 

CnH2n      +    H2          CnH2n+2 
 

±20020 

CnH2n+2+ 





 

3

3n H2      12510483624 HCHCHCHCCH
15

n
  -25610 

*Dấu âm đối với phản ứng thuận . 

Khối lượng phân tử trung bình M của dòng khí đi vào vào thiết bị 

M=0,0414 . 103,1211 + 0,0329 . 111,1211 + ( 0,7849 + 0,1663). 6,935 

  =14,3136 

Do đó Cp = 14,3136 . 10.016 = 143,3650 kj/mol .K 

 

tácxúckg
NLhkmol

dVR
dT /0016,0

3650,143.4199,13468

25610
3

379473,72611,37
00203,0

3








 

  

33 .0016,0 VrT  = 0,0016 . 17.8994 = 0,0286 , k 

Lượng nhiệt tỏa rag khi hydrocracking các hydrocacbon parafin 

Q2 = 106693,7156 . 10,016 . 0,0286 = 30563,2257 kj/h 

Ta có : Q3 = Q1 – Q2 – Q4= 435425356,5 – 30563,2257 – 435425,565         

= 431040539,7 kj/h 

Entanpi của sản phẩm ứng ở nhiệt độ bằng: 

kgkj
G
Q

q k
Tr /,9538,2232

0328,193036
7,4310405393

3   

 

 

 

Bảng 57. Nhiệt của các dòng vào và ra khỏi thiết bị. 

Dòng Nhiệt độ K Lượng kg/h Entanpi 

kJ/kg 

Nhiệt lượng kJ/h 
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Vào 

Q1 T = 790 193036,0328 2255,6688 435425356,5 

Tổng  193036,0328  435425356,5 

Ra 

Q2    30563,2257 

Q3 783 193036,0657 2232,9538 431040539,7 

Q4    4354253,565 

Tổng  193036,0657  435425356,5 

 

Bảng 58.Thành phần của khí đi ra khỏi thiết bị. 

Cấu tử 

Khối 

lượng 

phân tử 

(MI) 

Lượng ni 

kmol/h 

Hàm 

lượng 

phân mol 




i

i
i n

ny '  

MI . yi
’ 

Hàm lượng 

phần khối 

lượng 

hh

iI
i M

yMy
'.

  

H2 2 10557,6208 0,7839 1,5687 0,1094 

CH4 16 519,1508 O,0385 0,616 0,043 

C2H6 30 630,1395 0,0468 1,404 0,098 

C3H8 44 408,1701 0,0303 1,3332 0,0931 

C4H10 58 186,201 0,0138 0,8004 0,0559 

C5H12 72 186,201 0,0138 0,9936 0,0694 

CnH2n-6 101,1123 557,5137 0,0414 4,1860 0,2922 

CnH2n+2 109,1123 423,419 0,0314 3,4261 0,2391 

Tổng _ 13468,4199 1 14,3271 1 

 

 

3.Kích thước chủ yếu của thiết bị thứ ba. 

Đường kính của thiết bị được tính toán sao cho độ giảm áp suất trong lớp 

xúc tác Δ 3X  không vượt quá giới hạn cho phép. Sức cản thủy lực của các loại 

thiết bị. 

Bảng 59. Sức cản thủy lực của các loại thiết bị. 
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Hệ thống thiết bị Sức cản lực của thiết bị (106 Pa) 

Reforming xúc tác – thiết bị dọc trục 0,435 

Hệ thống liên hợp – bộ phân reforming 0,52 

Reforming xúc tác – thiết bị xuyên tâm 0,158 

Khi sử dụng thiết bị phản ứng dẫn nguyên liệu theo hướng xuyên tâm hình 

(11) thì: 

Δ 3X Pa
n p

6
6

10.0263,0
3

10.158,05,0158,05,0   

Ở đây giá trị 0,5 là phần sức cản thủy lực trong sức cản thủy lực tổng cộng 

của thiết bị. 

Mặt khác để tính Δ 3X ta sử dụng công thức. 

  35,0
235,1

29,0
3

3

.
)1(255







td

hh

td

hhX

ddH



  

trong đó:
3

3

H
X  là tổn thất áp suất trên một mét chiều cao lớp xúc tác Pa/m 

  là độ xốp của lớp xúc tác  

  là tốc độ chọn lọc m/s 

hh  là khối lượng riêng của hỗn hợp khí kg/m3 

hh  là độ nhớt động học, m2/s 

*Độ xốp lớp xúc tác được tính theo công thức : 

1


 h  

trong đó :  h  thể tích của hạt xúc tác dạng hình trụ, m 3 

1  thể tích khối lập phương bao xung quanh hạt xúc tác, m3 

Trong reforming xúc tác hình trụ có đường kính 2÷3 mm và chiều cao 

4÷5mm. Nếu sử dụng đường kính hình trụ H=0,005m thì 

 
005,0.

4

003,0.14,3
H

4

d
V

22

h 


  = 35,325.10-9 m3 

Cạnh khối lập phương bao quanh hạt xúc tác được lấy bằng đường kính 

tương đương của hạt hình trụ. 
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dTđ = 3

9

3 h

14,3

10.325,35.6V6 




= 4,0716 . 10-3 m 

Do vậy độ xốp của lớp xúc tác là: 

 33

9

3
Td

9

1

9

10.0716,4

10.325,35

d

10.325,35

V

10.325,35




 = 0,5233 

* Tốc độ lọc xuyên tâm của hỗn hợp khi qua mặt cắt hẹp nhất tại lưới của 

ống.  
C

C

F
V

  

trong đó: VC thể tích khí qua tiết diện tự do của thiết bị, m3/s. 

 FC diện tích của lưới ở ống, m2 

Để tính VC ta sử dụng công thức sau: 

VC = 
3Tbtb

6

3Tb

.273.M3600
Z.10.1,0.T.G.4,22


 

Trong đó:  G lượng hỗn hợp khí trong thiết bị, kg/h 

TTb3 nhiệt độ trung bình trong thiết bị, K 

Z  = 1 là hệ số nén khí có lượng H2 rất lớn 

MTb khối lượng phân tử trung bình của hỗn hợp khí trong lò phản 

ứng. 

Tb3 áp suất trung bình của thiết bị, Pa 

Nhiệt độ trung bình trong thiết bị là: 

TTb3 = 
2

783790
2

33 


 VV TT = 786,5 K 

Áp suất trung bình trong thiết bị lấy bằng: 

2
10.0263,0369,3322722369,3322722

2

6
333

1





 x
Tb


 =3309572,369 Pa 

Do vậy: Vc = 
369,3309572.273.3271,14.3600

1.10.1,0.5,786.0904.19303.4.22 6

 = 7,2978  m3/s 

Bề mặt của lưới ống được xác định theo công thức: 

FC =  . DC . HC 

Trong đó:  DC đường kính lưới ở ống, m 

                    HC chiều cao lưới, m 
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Nếu lấy đường kính thiết bị DPL = 3,8m, đường kính lưới 0,5m thì chiều 

cao lưới tính theo công thức: 

HC = HXT - 0,4 

trong đó:  HXT  chiều cao lớp xúc tác ở trang thiết bị, m chiều cao lớp xúc tác 

trong thùng đục lỗ được xác định theo công thức. 

HXT = 
F

VXT 3  

trong đó:  VXT3 = 63,1294 m3 

F - là tiết diện của vòng giữa thùng, m2 

  
4

02,0.22
14,3

22
CPL DDF 


  

    =     
4

5,002,0.204,0.28,314,3 22  = 10,4345 m2 

Khi đó:  HXT = 
4345,10
1294,63 = 6,05  m 

HC = 6,05  - 0,4 = 5,65 m 

Do vậy: FC = 3,14 . 0,5 . 5,65 = 8,8705 m2 

Tốc độ lọc 
8705,8
2978,7

 = 0,8227 m/s 

* Khối lượng riêng của hỗn hợp khí ra khỏi thiết bị : hh = i . y'i 

i khối lượng riêng các cấu tử trong hỗn hợp khí, kg/m3 

y'i hàm lượng cấu tử i trong hỗn hợp khí 

Khối lượng riêng của các cấu tử trong hỗn hợp khí tại nhiệt độ 

trung bình TTb3 = 791,5 K xác định theo công thức:
3

6.10.1,0.4,22
273..

Tb

Tbii
i T

M 
   

trong đó:   Mi khối lượng phân tử trung bình của cấu tử. 

Bảng 60. Kết quả tính khối lượng riêng các cấu tử. 

Cấu tử 
Hàm lượng phần 

mol 

Khối lượng riêng 

i (kg/m3) 

i, y'i 

(kg/m3) 

CnH2n - 6 0,0414 57,70 2,3888 

CnH2n+2 0,0314 62,00 1,9468 

H2 0,9272 3,73 3,4585 
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CnH2n+2 

Tổng 1 - 7,7941 

* Độ nhớt động học của hỗn hợp khí tính theo công thức Manna: 

n
'
n2

'
21

'
1

hh V/y...V/yV/y

1
V


  

trong đó: '

n

'

2

'

1 y...y,y  là hàm lượng của cấu tử ở trong hỗn hợp khí ra khỏi 

thiết bị, phần mol. 

V1, V2 ... Vn là độ nhớt động học của các cấu tử ở nhiệt độ trung bình 

trong thiết bị phản ứng, m2/s. 

Độ nhớt động học của H2, CH4, C2H6, C3 H8 , C4H10, C5H12 tại nhiệt độ 

trung bình TTb3 = 786,5 K. 

Bảng 61. Độ nhớt động học của khí tuần hoàn. 

Cấu tử Phần mol, y’1 
Độ nhớt động học  tại 

736,5K (10-6m2/s) 6

i

'

i

10V

y
 

H2 0,7839 522,90 0,0015 

CH4 0,0385 88,83 0,0004 

C2H6 0,0468 45,32 0,00103 

C3H8 0,0303 27,53 0,0011 

C4H10 0,0138 19,73 0,0007 

C5H12 0,0138 15,22 0,0009 

CnH2n - 6 0,0414 0,277 0,1495 

CnH2n+2 0,0314 0,258 0,1217 

Tổng 1  0,27683 

    Độ nhớt động lực học của hỗn hợp khí theo phương trình Manna sẽ là:     

smVhh /106123,3
10.27683,0

1 26
6

  

Thế giá trị đã biết là phương trình tổn thất áp suất ta có: 

 
 

  35,0

3

6

3

2

29,0

35,1

3

3,

8227,0.10.0716,4
10.6123,3

10.0716,4
7941,7.8227,0

5233,0
5233,01255



















H
x  

= 13437,6258 Pa/m 
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Chiều dày lớp xúc tác ở trong thùng 

2
02,0.22

3
CPL DDH 


  

Trong đó  = 0,04 m bề dày thân thiết bị 

mH 59,1
2

5,002,0.204,0.28,3
2 


  

Tổn thất áp suất ở lớp xúc tác là: 

x,3 = 13437,6258 .1,59 =21365,8251 Pa 

Đại lượng tìm được x,3 =21365,8251 Pa nhỏ hơn giới hạn tổn thất áp 

suất x2 = 26300 Pa, nếu giá trị tìm được của x,3 lại lớn hơn giá trị giới hạn 

tổn thất cho phép phải giảm chiều dày của lớp xúc tác chiều cao tổng cộng của 

thiết bị phản ứng là: 

Hn3 = Hxt + 0,2 + 2DPL+ 0,225 + 0,425 

      = 6,05 + 0,2 + 2 . 3,8 + 0,225 + 0,425 = 14,5  m 

Bảng 62. Bảng tổng kết kích thước. 

Lò Đường kính ,m Chiều cao, m 

1 2,4 9,7 

2 3,0 11,9 

3 3,8 14,5 

 

CHƯƠNG IV. AN TOÀN LAO ĐỘNG VÀ BẢO VỆ MÔI 

TRƯỜNG 
I. TỔNG QUÁT. 

Trong quá trình sản xuất các nhà máy hóa chất nói chung và nhà máy lọc 

dầu nói riêng thì vấn đề an toàn lao động bảo vệ môi trường là hết sức quan trọng 

nhằm cải thiện điều kiện làm việc của công nhân, đảm bảo sức khoẻ, an toàn cho 

công nhân trong nhà máy. Để đảm bảo an toàn lao động ta cần phải nắm vững 

được các nguyên nhân gây ra tai nạn. Nhưng đối với nhà máy chế biến xăng dầu 

thì cần quan tâm nhất là an toàn về cháy nổ. Ngoài ra, còn có những nguyên nhân 

gây ra tai nạn khác. Có thể chia những nguyên nhân tai nạn thành 3 nhóm. 

1. Nguyên nhân do kỹ thuật. 
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Nguyên nhân này phụ thuộc vào tình trạng thiết bị, đường ống, nơi làm việc 

của phân xưởng: 

 Sự hư hỏng các máy móc chính và các dụng cụ phụ tùng. 

 Sự rò rỉ các đường ống. 

 Các kết cấu thiết bị, dụng cụ, phụ tùng không hoàn chỉnh. 

 Không đảm bảo các khoảng cách an toàn giữa các máy móc, thiết bị. 

 Thiếu rào chắn, ngăn che. 

 Hệ thống điện chưa tốt. 

2. Nguyên nhân do tổ chức. 

  Nguyên nhân này phụ thuộc vào việc tổ chức hoặc giao nhận công việc 

không đúng quy định bao gồm: 

 Vi phạm quy tắc quy trình kỹ thuật . 

 Tổ chức lao động, chỗ làm việc không đúng yêu cầu. 

 Giám sát kỹ thuật không đúng ngành nghề chuyên môn. 

 Vi phạm chế độ làm việc. 

 Người lao động chưa nắm vững được diều lệ, quy tắc an toàn trong lao 

động. 

3. Nguyên nhân do vệ sinh. 

 Môi trường không khí ô nhiễm. 

 Điều kiện khí hậu trong quá trình sản xuất không thích nghi. 

 Tiếng ồn và rung động trong sản xuất không được đảm bảo. 

 Phòng chống nhiễm độc trong sản xuất chưa đạt yêu cầu. 

 Công tác chiếu sáng và thông gió chưa được tốt. 

 Phương tiện bảo vệ cá nhân chưa cao. 

II. NHỮNG YÊU CẦU VỀ PHÒNG CHỐNG CHÁY NỔ. 

Như chúng ta đã biết nguyên liệu và sản phẩm của quá trình reforming đều 

bị dễ cháy nổ, vì vậy, phòng chống cháy,  nổ là vấn đề cấp bách của mỗi người 

làm việc trong phân xưởng. 

1.  Phòng chống cháy. 

 Phòng cháy là khâu quan trọng nhất trong công tác phòng cháy chữa cháy 

vì khi đám cháy đã xảy ra thì biện pháp chống cháy có hiệu quả như thế nào  thì 
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thiệt hại to lớn và kéo dài. Trên cơ sở phân tích được các nguyên nhân và điều 

kiện gây cháy có thể chủ động đề ra các biện pháp phòng ngừa thích hợp. Bao 

gồm các biện pháp sau :  

 Không để xảy ra cháy hoặc ngăn chặn kịp thời không cho đám cháy phát 

triển . 

 Thay thế các khâu sản xuất nguy hiểm bằng những khâu ít nguy hiểm hơn 

hoặc tiến hành cơ khí hoá tự động hoá . 

 Thiết bị phải đảm bảo kín. Tại chỗ nối, tháo nút, nạp vào của thiết bị cần 

phải kín để hạn chế thoát hơi . 

 Cách ly hoặc đạt các thiết bị hay công đoạn dễ cháy nổ ra một khu vực xa 

các thiết bị,  công đoạn khác .Đặt chúng ở những nơi thoáng gió hoặc đặt 

hẳn ra ngoài trời . 

 Loại trừ khả năng phát sinh ra mồi lửa tại những chỗ sản xuất có liên quan 

đến chỗ dễ cháy, nổ .Tránh mọi khả năng tạo ra nồng độ nổ nguy hiểm của 

chất cháy trong các thiết bị, ống dẫn khí hay trong hệ thống thông gió . 

 Giảm tới mức thấp nhất lượng chất cháy, nổ trong khu vực sản xuất . 

 Thiết kế lắp đặt các hệ thống thiết bị chống cháy lan truyền . 

 Xử lý bằng sơn chống cháy, vật liệu không bị cháy . 

 Trang bị hệ thống báo cháy, chữa cháy tự động . 

2. Ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn gây cháy . 

Để ngăn ngừa khả măng xuất hiện những nguồn gây cháy trong môi 

trường cháy phải tuân theo những quy tắc về : 

 Nồng độ cho phép của những chất gây cháy ở dạng khí lơ lửng trong 

không khí. Nói cách khác là phải tiến hành ngoài giới hạn cháy nổ của hỗn 

hợp hydrocacbon với không khí và oxy. Sau đây là giới hạn cháy nổ của 

một số hydrocacbon với không khí và oxy: 

Bảng 63. Giới hạn cháy nổ của một số hydrocacbon với không khí và oxy . 

 

Hydrocacbon 

Với không khí Với oxy 

Giới hạn dưới 

[% TT] 

Giới hạn trên 

[% TT] 

Giới hạn dưới 

[% TT] 

Giới hạn trên 

[% TT] 

CH4 5,3 14 5,1 61 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
110

C2H6 3 12,5 3 66 

C3H8 2,2 9,5 2,3 55 

n-C4H10 1,9 8,5 1,8 49 

n-C5H12 1,5 7,8 1,8 49 

C6H6 1,4 7,1 2,6 30 

 Nồng độ cần thiết của các chất giảm độ nhạy trong chất cháy ở dạng khí 

hoặc hơi lỏng . 

 Tính dễ cháy của các chất, vật liệu, thiết bị và kết cấu . 

 

3. Ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn cháy . 

 Tuân theo những quy định về sử dụng, vận hành và bảo vệ máy móc, thiết 

bị cũng như vật liệu và các sản phẩm khác có thể là nguồn cháy trong môi 

trường cháy . 

 Sử dụng thiết bị điện phù hợp với loại gian phòng, sử dụng điện và các 

thiết bị điện bên ngoài phù hợp với nhóm và hạng của các hỗn hợp nguy 

hiểm cháy nổ . 

 Áp dụng quy trình công nghệ và sử dụng thiết bị bảo đảm không phát sinh 

tia lửa điện.  

 Có biện pháp chống xét cho nhà xưởng, thiết bị . 

 Quy trình nhiệt độ đun nóng cho phép lớn nhất của bề mặt thiết bị, sản 

phẩm vật liệu tiếp xúc môi trường cháy.  

 Sử dụng những thiết bị không phát sinh ra tia lửa điện khi làm việc với 

chức năng chất dễ cháy nổ.  

 Loại trừ những điều kiện có thể dẫn đến tự cháy do nhiệt độ, do chất xúc 

tác hoá học và do vi sinh vật với các vật liệu và kết cấu của cơ sở sản xuất 

. 

III. NHỮNG BIỆN PHÁP CHỐNG CHÁY NỔ. 

 Những biện pháp an toàn cháy nổ cần thực hiện những biện pháp sau đây : 

 Trước khi giao việc phải tổ chức cho công nhân và những người liên 

quan học tập về công tác an toàn cháy nổ. đối với nhưng môi trường làm 
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việc liên tục đặt biẹt nguy hiểm về cháy nổ thì cán bộ công nhân cần 

được cấp giấy chứng nhận và định kỳ kiểm tra lại . 

 Mỗi phân xưởng, xí nghiệp cần phải xây dựng các tiêu chuẩn quy phạm, 

nội quy an toàn và chữa cháy thích hợp . 

 Mỗi phân xưởng, xí nghiệp thực hiện các quy định về phòng cháy, chữa 

cháy và bảo quản các phương tiện phòng, chữa cháy . 

 Trong thiết bị phương tiện và chữa cháy, sắp xếp cho cán bộ công nhân 

có thời gian tập dượt . 

 Xây dựng các phương án chữa cháy với các nguồn gây cháy. 

 Với các nguồn gây cháy phải được thực hiện bằng các biện pháp sau đây 

: 

 + Cơ khí hóa, tự động hóa các quá trình công nghệ có liên quan đến 

sử dụng vận chuyển những chất dễ cháy  

 +Đặt biệt các thiết bị sản xuất, bao bì kín cho những chất dễ cháy nổ 

. 

 +Sử dụng những ngăn, khoan , buồng cách ly cho những quá trình 

dễ cháy nổ  

IV. NHỮNG CHẤT ĐỘC HẠI CÓ TRONG QUÁ TRÌNH REFORMING 

VÀ CÁCH PHÒNG CHỐNG . 

Trong quá trình refoming xúc tác có các chất độc hại đối với con người và 

đối với môi trường như xăng, các sản phẩm lỏng, các sản phẩm khí, và các xúc 

tác của các quá trình cũng là chất có hại . 

 Xăng là một chất có độ bay hơi cao, vì vậy các bồn bể chứa không nên sử 

dụng hết thể tích chứa . Bồn bể chứa và các đường ống phải tuyệt đối kín 

để tránh xảy ra việc phát tán xăng ra ngoài môi trường, gây nên hiện tượng 

không khí bị nhiễm xăng, và có thể gây nên hiện tượng mất an toàn. Vì 

vậy khu vực sản xuất phải tuỵet đối an toàn, công nhân làm việc phải được 

trang bị đầy đủ các trang thiết bị bảo hộ lao động. 

 Các sản phẩm lỏng của quá trình là LPG, và các sản phẩm khí như C1,C2 là 

những chất dễ bay hơi dễ bắt lửa gây nên các hiện tượng cháy nổ an toàn. 

Vì vậy các sản phẩm này phải được tồn chứa trong các bồn chứa kín, tránh 
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hiện tượng rò rỉ. Các bồn chứa của các sản phẩm nên đặt ở những nơi 

thoáng mát, nhiều cây cối để hạn chế sự bốc hơi của sản phẩm . Ngoài ra, 

xung quanh các bồn chứa này ta phải bố trí các thiết bị để phát hiện các sự 

cố rò rỉ và các biện pháp sử lý kịp thời . 

 Xúc tác của các quá trình reforming cũng là chất có hại cho con người và 

môi trường do đó phải hạn chế tối đa sự rơi vãi của xúc tác trong quá trình 

sản xuất cũng như trong quá trình tái sinh xúc tác ra môi trường, làm ảnh 

hưởng đến sức khoẻ của công nhân lao động. Khi xúc tác mất hết hoạt 

tính, không còn sử dụng được nữa phải xử lý cẩn thận trước khi thải ra môi 

trường . 

 Các bồn chứa sản phẩm và nguyên liệu phải được sơn màu trắng để hạn 

chế tối đa sự hấp thụ nhiệt gây nên hiện tượng bay hơi của sản phẩm và 

nguyên liệu hoặc có thể thiết kế các bể chứa ngầm để hạn chế sự bay hơi . 

 Trong quá trình sản xuất và nhập nguyên liệu thì phải thạt chú ý tới các 

đường ống dẫn để tránh rò rỉ ra môi trường . 

 Ngoài ra trong quá trình reforming còn có một số chất độc hại khác như 

SO2, Cl2 ta có thể trung hòa chúng bằng NaOH trước khi thải ra môi trường 

. 

V . YÊU CẦU ĐỐI VỚI BẢO VỆ MÔI TRƯỜNG . 

Bầu không khí bao bọc hành tinh của chúng ta là môi trường mà thiếu nó 

không thể tồn tại được. Chính vì thế trong quá trình sản xuất của các nhà máy, 

chúng ta luôn để ý đến vấn đề khí thải ra môi trường,m và tìm cách xử lý cho 

phù hợp.  

Như đối với phân xưởng sản xuất reforming xúc tác thì ta dùng phương 

pháp đốt cháy có xúc tác để tạo thành CO2 và H2O . 

VI. BẢO VỆ NGUỒN NƯỚC  

Những nguyên nhân ô nhiễm nguồn nước là nhà máy hoá dầu, đường, sữa 

, xi măng … Như vậy nguồn nước rất bị ô nhiễm do tác động của con người, cho 

nên nhiệm vụ của chúng ta phải bảo vệ nguồn nước sạch . 
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Đặc tính và thành phần của nước thải ở các nhà máy công nghiệp rất khác 

nhau, do đó các phương pháp làm sạch nước thải, nồng độ của chất bẩn và khả 

năng hoà tan của nó . 

Trong thực tế, người ta sử dụng 5 phương pháp làm sạch nước thải công 

nghiệp: phương pháp cơ khí, phương pháp hoá lý, phương pháp hoá học, phương 

pháp sinh học và phương pháp nhiệt. Nhưng đối với phân xưởng sản xuất 

reforming xúc tác, người ta dùng phương pháp làm sạch nhờ nhiệt độ . 

Nguyên lý của phương pháp là đun nóng nước thải, cặn bã sẽ rơi xuống 

lưới, còn nước (hơi) được làm sạch sẽ theo đường ống ở phía trên để thoát ra 

ngoài . 

VII. CHỐNG HAO HỤT DO BAY HƠI TRONG HỆ THỐNG BỒN BỂ 

CHỨA.  

Hao hụt trong xăng dầu nguyên nhân là do bay hơi, quá trình bay hơi nay nó 

phụ thuộc vào bản chất của xăng. 

Phụ thuộc nhiệt độ, áp suất, bề mặt bay hơi. Chính vì thế về mặt công nghệ là 

phải tối ưu hóa, về mặt kỹ thuật là phải giảm nhiệt độ. 

 Về mặt nhiệt độ. 

 Xây bể dưới đất. 

 Sơn màu trắng để tránh bức xạ nhiệt. 

  Dùng mái che. 

 Tưới nước để làm mát liên tục. 

 Làm vật liệu bằng chất dẻo, vật liệu composite chịu được môi trường nhiệt, 

không bị ăn mòn điện hóa. 

 Làm bể trong hang động. 

 Về mặt áp suất. 

 Dùng van thở để tăng áp suất bề mặt. 

 Dùng các bình thông nhau, nối các hệ thống bể với nhau. 

 Dùng mái phao không cho nguyên liệu bay hơi nhưng nhược điểm là chi phí 

ban đầu cao phương pháp này rất hiệu quả. 

 Phương pháp thu hồi bằng cách hấp phụ dùng than hoạt tính làm chất hấp 

phụ. 
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Nguyên tắc của quá trình . 

   Cột hấp phụ (1) bão hòa thì chuyển sang cột (2) khu vực bão hòa đưa hơi 

nước vào để nhả hấp phụ , hơi xăng đi qua cho vào hệ thống làm lạnh . 

   Nguyên tắc này hiệu quả cao nhưng đầu tư về thiết kế lớn, giảm hao hụt, 

giảm ô nhiễm môi trường . 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

       CHƯƠNG V. THIẾT KẾ XÂY DỰNG 
I. CHỌN CÁC ĐỊA ĐIỂM XÂY DỰNG. 

1. Các cơ sở để xác định địa điểm xây dựng. 

Phân xưởng reforming xúc tác là một phần của nhà máy lọc dầu, do vậy 

việc lựa chọn địa điểm xây dựng nhà máy là khá quan trọng, bước đầu của 

việc thiết kế. Đó là một công việc khó khăn và phức tạp, chính vì thế mà 

Bồn 
xăng 

Cột hấp 
phụ 

Cột hấp 
phụ 

Làm 
lạnh 

Thiết 
bị tách 

Hơi nước Nước 

Xăng 
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những nhà thiết kế phải tìm hiểu và kết hợp những số liệu, thông số kỹ thuật 

của nhiều ngành, nhiều lĩnh vực khác nhau như : địa chất, thuỷ văn, kinh tế, 

công nghệ, xây dựng. Quá trình xây dựng một nhà máy có liên quan đến 

chiến lược phát triển kinh tế của vùng, của quốc gia. Chính vì vậy mà việc lựa 

chọn địa điểm xây dựng cần được xem xét kỹ lưỡng. 

Chọn địa điểm để xây dựng là rất quan trọng. 

Để chọn một địa điểm nào đó, trước hết người ta phải tiến hành quá trình 

thu nhập và xử lý các số liệu về tất cả các mặt như : tài nguyên khoáng vật, 

đất đai, dân số, nguồn nguyên liệu, nhiên liệu liên quan khu vực đó. Bên cạnh 

đó địa điểm chọn phải thoả mãn yêu cầu sau: 

a. Về qui hoạch. 

Địa điểm xây dựng được lựa chọn phải phù hợp với qui hoạch lãnh thổ, qui 

hoạch vùng, qui hoạch cụm kinh tế công nghiệp đã được cấp có thẩm quyền phê 

duyệt. Tạo điều kiện phát huy tối đa công suất của nhà máy với nhà máy với 

nhà máy lân cận. 

b. Về điều kiện tổ chức sản xuất. 

Địa điểm lựa chọn xây dựng phải thoả mãn điều kiện sau: 

Phải gần với nguồn cung cấp nguyên liệu và gần nơi tiêu thụ sản phẩm nhà 

máy. Gần các nguồn cung cấp năng lượng, nhiên liệu như : điện, nước … như 

vậy sẽ giảm tối đa các chi phí cho vận chuyển, hạ giá thành sản phẩm gốp phần 

thúc đẩy sự phát triển của nhà máy. 

c. Về điều kiện hạ tầng kỹ thuật. 

Địa điểm xây dựng, phải đảm bảo được sự hoạt động liên tục của nhà máy do 

vậy cần chu ý các yếu tố sau: 

 Phù hợp và tận dụng tối đa hệ thông giao thông quốc gia bao gồm đường bộ, 

đường sắt, đường sông, đường biển kể cả đường hàng không. 

 Phù hợp và tận dụng tối đa hệ thống mạng lưới cung cấp điện, thông tin liên lạc 

và các mạng lưới kỹ thuật khác. 

d. Về điều kiện xây lắp và vận hành nhà máy. 

Địa điểm xây dựng được chọn cần lưu ý các điều kiện sau : 

 Khả năng cung cấp vật liệu, vật tư xây dựng phải thuận lợi. 
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 Khả năng cung ứng công nhân trong quá trình xây dựng nhà máy cũng như vận 

hành nhà máy sau này. 

c. Về điều kiện chính trị xã hội. 

Địa điểm lụa chọn phải thuộc vùng có điều kiện chính trị, xã hội ổn định. 

2. Đặc điểm của địa điểm xây dựng. 

Địa điểm xây dựng nhà máy trong phạm vi cuốn đồ án này là khu vực Dung 

Quất ( Quảng Ngãi). 

Đặc điểm khu vực Quảng Ngãi. 

a. Về kinh tế và dân cư. 

 Quảng Ngãi là khu vực miền trung nước ta. Nền kinh tế nhìn chung 

chưa phát triển, các ngành dịch vụ, thương mại chưa mạnh. 

 Trình độ dân trí chưa đồng đều. 

b. Đặc điểm về khí hậu. 

Một năm thường có hai mùa là mùa mưa và mùa khô. Khí hậu nói chung 

không ôn hoà. Quanh năm nắng nóng, nhiệt độ khá cao thường vào khoảng trên 

300C. 

c. Đặc điểm địa hình. 

Quảng Ngãi có địa hình không bằng phẳng, phía tây là dãy trường sơn, phía 

đông giáp biển. Tuy nhiên khu vực Quảng Ngãi phải phù hợp với yêu cầu độ dốc i 

< 1% và không nằm trên các mỏ, có độ chịu nén tốt. 

Qua các đặc điểm trên thì người ta nhận thấy đặc điểm được chọn có những 

ưu và nhược điểm sau. 

 Ưu điểm. 

 Quảng Ngãi nói chung và Dung Quất nói riêng nằm trong vùng trọng điểm 

phát triển kinh tế của chính phủ với dự án phát triển khu công nghiệp tập trung 

và công nghệ cao. 

 Phía bắc giáp Đà Nẵng là một thành phố công nghiệp và có tốc độ phát 

triển nhanh chóng, như vậy sẽ có những thuận lợi nhất định trong xây dựng cũng 

như vận hành. 

 Có sân bay Chu Lai, cảng Dung Quất cùng với hệ thống đường bộ xuyên 

quốc gia đi qua, nên thuận lợi về giao thông. 
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 Nhược điểm. 

 Xa nguồn nguyên liệu. Nguyên liệu cho phân xưởng reforming xúc tác chủ 

yếu là xăng chưng cất trực tiếp từ dầu thô. Tuy nhiên nguồn dầu thô lại khá xa. 

 Cơ sở hạ tầng chưa phát triển do đó sẽ gặp nhiều khó khăn khi xây dựng 

cũng như vận hành nhà máy sau này. 

 Khí hậu khắc nghiệt, thường bão lụt. 

 Kết luận. 

Mặc dù có nhiều điểm chưa phù hợp khi chọn Dung Quất để xây dựng nhà 

máy lọc dầu. Tuy nhiên xét về một cách tổng thể cũng có những thuận lợi 

 như : nằm trong qui hoạch phát triển khu vực công nghiệp, có cảng, có sân 

bay. Ngoài ra, còn gần đường sang Lào và Campuchia nên thuận lợi cho việc xuất 

khẩu sau này. 

II. CÁC NGUYÊN TẮC THIẾT KẾ XÂY DỰNG. 

Việc xây dựng cần phải tuân theo những nguyên tắc sau: 

 Cần bố trí các hạng mục trong dây chuyền một cách thích hợp để đảm bảo 

các hạng mục đó hoạt động thuận tiện và hợp lý nhất. 

 Các hạng cần thiết kế gọn gàng, hợp lý và tiết kiệm diện tích đất. 

 Triệt để việc bố trí mặt bằng để tạo điều kiện thuận lợi cho việc tháo xả 

cặn và sản phẩm cũng như tiết kiệm năng lượng. 

 Khi thiết kế mặt bằng phải đảm bảo được yêu cầu phát triển mở rộng trong 

tương lai. 

 Các công trình phụ trợ cần phải đặt gần các công trình chính để giảm chi 

phí vận chuyển. 

 Các công trình gây nhiễm bẩn, độc hại nên bố trí riêng biệt xa các công 

trình chính, cuối hướng gió chủ đạo và nơi ít người qua lại. 

 Trạm biến thế điện đặt nơi sử dụng điện nhiều nhất và nơi gần đường nội 

bộ. 

 Đường giao thông nội bộ cần phải bố trí hợp lý thuận tiện đến từ công 

trình và chiều rộng đủ lớn để xe ôtô có thể vào được. 

 Đảm bảo mỹ quan của toàn nhà máy. 

III. BỐ TRÍ MẶT BẰNG. 
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1. Đặc điểm dây chuyền sản xuất. 

 Quá trình reforming là một quá trình liên tục. 

 Trong quá trình vận hành có thải ra khí độc và nước ô nhiễm. 

 Toàn bộ dây chuyền đều lộ thiên. 

 Reforming xúc tác hoạt động trong khu vực liên hợp chế biến dầu mở như 

cracking, alkyl hoá… 

2. Mặt bằng phân xưởng. 

Các hạng mục công trình trong phân xưởng reforming xúc tác được trình bay ở 

bảng sau: 

Bảng 64. Các hạng mục trong phân xưởng reforming xúc tác. 

STT Tên công trình Số lượng 
Kích thước Diện 

tích(m2) Dài(m) Rộng(m) 

1 Khu nhà hành chính  1 36 20 720 

2 Nhà xe 1 25 12 300 

3 Sân thể thao  1 25 16 400 

4 Nhà ăn 1 30 12 360 

5 Phòng y tế 1 16 10 160 

6 Phòng thay đồ 1 16 10 160 

7 Phòng thí nghiệm 1 16 10 160 

8 Trạm điện 1 16 10 160 

9 Trạm nước 1 16 10 160 

10 Phòng điều hành 1 12 10 120 

11 Bơm và máy nén 1 10 10 100 

12 Máy nén 1 10 10 100 

13 Lò gia nhiệt 1 10 10 100 

14 Thiết bị trao đổi nhiệt 1 10 10 100 

15 Lò tái sinh 1 10 10 100 

16 Lò phản ứng 1 10 10 100 

17 Tháp tách 1 10 10 100 

18 Tháp ổn định 1 10 10 100 
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19 Xưởng cơ khí 1 12 8 96 

20 Phòng bảo vệ 4 5 3 60 

21 Bể chứa nguyên liệu 6 20 20 2400 

22 Bể chứa reformat 3 14 14 588 

23 Bể chứa LPG 1 14 14 196 

24 Bể chứa khí nhẹ 1 14 14 196 

25 Bể chứa H2 2 14 14 392 

26 Phòng cứu hoả 1 16 10 160 

27 Trạm xử lý nước thải 1 16 10 160 

 Tổng    7748 

 

Tổng diện tích phân xưởng: 

F = 30992  m2 

Chiều dài phân xưởng 

Chỉ tiêu kỹ thuật 

Hệ số xây dựng %100
F

BAK sd 


  

Mà Ssd = A + B =7748 m2 

A diện tích của nhà và công trình (m2) 

B diện tích kho bãi lộ thiên (m2) 

Vậy %25%100
30992
7748K sd   

Hệ số sử dụng 

%100
F

CBAK xd 


  

 C diện tích đường bộ, hệ thống thoát nước:  C = 12396,8 m2 

     khi đó %65%100
30992

8,123967748K xd 


  

Ssd = 20144,8 m2 

Dưới đây là sơ đồ bố trí mặt bằng phân xưởng reforming xúc tác. 
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                 CHƯƠNG VI. TÍNH TOÁN KINH TẾ 
i. MỤC ĐÍCH VÀ Ý NGHĨA HẠCH TOÁN KINH TẾ. 

Trong nền kinh tế thị trường ngày nay cũng như theo quy luật phát triển 

của xã hội thì sự cạnh tranh giữa các doanh nghiệp tham gia sản xuất hàng 

hoá sẽ ngày càng trở nên gay gắt và quyết liệt.Điều đó đồi hỏi tất cả các 

doanh nghiệp trước khi hoạt động phải đánh giá được khả năng trự vững và 

tiếp tục phát triển của mình, có nghĩa là đưa ra được các chỉ tiêu kinh tế phù 

hợp với hoạt động hiện tại của doanh nghiệp và đồng thời đảm bảo được phát 

triển trong tương lai. 

Đối với một phân xưởng sản xuất việc tính toán các chỉ tiêu kinh tế có ý 

nghĩa quan trọng trong tính toán đầu tư xây dựng, trong quá trình hoạt động 

cũng như khả năng mở rộng quy mô sản xuất này. Tuy nhiên để đánh giá một 

cách sát thực các chỉ tiêu kinh tế thì phải có được những thông số tối ưu từ 

một đơn vị sản xuất tương đương với nó. Điều đó là rất khó, vì rằng tại Việt 

Nam chưa có phân xưởng reforming xúc tác nào hoạt động. Chính vì vậy 

trong khuân khổ đồ án này chỉ nhằm đưa ra phương hướng hạch toán toán 

kinh tế cho phân xưởng reforming xúc tác. 

II. CÁC THÔNG SỐ BAN ĐẦU CHO HẠCH TOÁN KINH TẾ. 

1. Số ngày làm việc của dây chuyền trong một năm. 

 Trong một năm sẽ có 20 ngày nghỉ để sửa chữa, bảo dưỡng vì vậy số 

ngày thực tế hoạt động của dây chuyền sản xuất là 345 ngày. 

2. Năng suất của dây chuyền. 

Phân xưởng reforming xúc tác hoạt động theo công suất thiết kế là 

1000.000 T/ năm. 

3. Nhân lực và bố trí lực lượng sản xuất. 

 Phân xưởng sản xuất bao gồm. 

 1 quản đốc. 

 3 phố quản đốc. 

 15 kỹ sư công nghệ. 

 3 thợ điện. 
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 3 thợ cơ khí. 

 36 công nhân. 

 Bố trí nhân lực theo sơ đồ sau: 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Tổng nhân lực trong phân xưởng sản xuất là 60 người. 

III. XÁC ĐỊNH VỐN ĐẦU TƯ CHO PHÂN XƯỞNG. 

1. Vốn đầu tư cố định. 

  Vốn đầu tư cố định bao gồm. 

Vốn đầu tư thiết bị + vốn đầu tư phân xưởng + thuế đất. 

a. Vốn đầu tư nhà xưởng. 

Theo định mức 4000đ/ tấn nguyên liệu ta có vốn đầu tư nhà xưởng là: 

   4000 x 1000.000 = 4000.000.000 đồng 

b. Vốn đầu tư thiết bị . 

Theo định mức 50.000đ/ tấn nguyên liệu thì vốn tư thiết bị là: 

50.000 x 106 = 5.1010 đồng 

c. Thuế đất. 

Phân xưởng hoạt động trên khu đất rộng 2 ha với giá thuế là 420.000 

đ/ha.năm và thời gian hoạt động của phân xưởng là 40 năm thì tiền phải trả 

thuê đất là : 

420.000 x 2 x 40 = 336.106 

Vậy vốn đầu tư cố định bằng 

Quản đốc 

Phó quản đốc Phó quản đốc 
 

Phó quản đốc 
 

5 kỹ sư công nghệ 5 kỹ sư công nghệ 
 

5 kỹ sư công nghệ 
 

1 thợ điện, 1 cơ khí 
và 12 công nhân 

1 thợ điện, 1 cơ 
khí và 12 công 
nhân 

1 thợ điện, 1 cơ khí 
và 12 công nhân 
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4.109 + 5.1010 +336.106  =5,4336.1010 đồng 

2. Vốn đầu tư lưu động. 

Nếu số vòng quay bằng 6 và với doanh thu là 1,04.1013đồng thì vốn lưu 

động là. 

Doanh thu/ số vòng quay =1,04.1013 / 6 = 1,733333333 .1012 

3. Vốn đầu tư ban đầu. 

Vốn đầu tư ban đầu = vốn đầu tư cố định + vốn đầu tư lưu động  

 5,4336.1010 + 1,733333333.1012   =  1,787669333.1012 đồng 

IV. HẠCH TOÁN CHI PHÍ CHO MỘT ĐƠN VỊ SẢN PHẨM. 

1. Tính toán nguyên liệu trực tiếp. 

a. Xăng. 

 Thành tiền cho cả năm là 944.1012đồng 

b. Điện 

Với định mức tiêu hao 9,5 kw /tấn và đơn giá 1200đ/ kw thì ta có: 

 Thành tiền cho một đơn vị sản phẩm. 

        1200 x 9,5 = 11400 đồng/ tấn 

 Thành tiền cho cả năm. 

11400 x 106 = 114.108 đồng 

2. Tính cho phí công nhân 

 Trả lương bình quân 2.106 đồng /người .tháng 

 Tổng quỹ lương cho một năm : 2.106 x 60 x 12 = 144.107 

 Trả lương cho một đơn vị sản phẩm: 1440
10

10144
6

7




 đồng/tấn 

 Trích 19% theo lương để cho trả bảo hiểm xã hội, y tế, công đoàn. 

 Trong một năm :144.107 x 0,19 = 2736.105 đồng. 

 Cho một đơn vị sản phẩm: 6,273
10

102736
6

5




 đồng/ tấn 

 Trả phụ cấp độc hại 10% theo lương  

 Trong một năm: 144.107 x 0,1 = 144.106 

 Cho một đơn vị sản phẩm : 144
10

10144
6

6




 đồng/ tấn 



ĐỒ ÁN TỐT NGHIỆP  Thiết kế phân xưởng Reforming xúc tác 

Sinh viên: Nguyễn Thị Bạch Tuyết - Lớp Hóa dầu K46 
123

 Trả bồi dưỡng ca 3 là 10% theo lương  

 Trong một năm: 144.107 x 0,1 = 144.106đồng 

 Cho một đơn vị sản phẩm : 144
10

10144
6

6




 đồng/ tấn  

3. Tính chi phí chung cho phân xưởng. 

 Khấu hao tài sản cố định bao gồm: 

     Khấu hao vốn thiết bị 12% và khấu hao vốn đầu tư nhà xưởng 5% 

 Khấu hao vốn đầu tư thiết bị : 5.1010 x 0,12 = 6.109 đồng  

 Khấu hao vốn đầu tư nhà xưởng : 4.109 x 0,05 = 2.108 đồng 

 Khấu hao tài sản cố định : 6.109 + 2.108 = 62.108 đồng  

 Khấu hao tài sản cố định cho một đơn vỉan phẩm là: 6200
10

1062
6

8
đồng 

 Tổng chi phí khác bao gồm: vật tư dùng chung, chi phí bằng tiền …chiếm 

25% tài sản khấu hao cố định : 62.108 x 0,25 = 155.107 

 Đối với một đơn vị sản phẩm là: 1550
10

10155
6

7




 đồng/ tấn 

 Chi phí chung cho phân xưởng = khấu hao tài sản cố định + chi phí khác  

62.108 + 155.107 = 755.107 đồng. 

4. Chi phí chung cho sản xuất. 

Chi phí sản xuất = chi phí trực tiếp + chi phí công nhân + chi phi chung 

phân xưởng được thể hiện bảng sau: 

Bảng 65. Chi phí chung cho sản xuất.  

Khoản mục    Tính cho một đơn vị 

sản phẩm(đồng) 

Tính cho cả năm 

Chi phí nguyên liệu trực tiếp 

Xăng 9440000 944.1010 

Điện 11400 144.108 

Chi phí cho công nhân 

Lương 1440 144.107 

Trích 19% 273,6 2736.105 

10% độc hại 144 144.106 
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10% ca 3 144 144.106 

Chi phí chung phân xưởng 

Khấu hao tài sản cố định 6200 62.108 

Chi phí khác 1550 155.107 

Chi phí sản xuất chung 9461151,6 9,4611516.1012 

 

5. Chi phí cho doanh nghiệp. 

Chi phí cho quản lý doanh nghiệp chiếm 2% cho chi phí sản xuất chung. 

 Đối với cả năm : 9,4611516.1012 x 0,02 = 1,89223032.1011 đồng 

 Đối với một đơn vị sản phẩm: 032,189223
10

1089223032,1
6

11




 đồng/ tấn 

6. Chi phí tiêu thụ. 

Chi phí tiêu thụ chiếm 2% cho sản xuất chung . 

 Đối với cả năm: 9461151600000 x 0,02 = 1,89223032.1011đồng 

 Đối với một đơn vị sản phẩm: 032,189223
10

1089223032,1
6

11




đồng/tấn 

7. Giá thành toàn bộ. 

Giá thành toàn bộ = chi phí sản xuất chung + chi phí tiêu thụ + chi phí quản lý 

doanh nghiệp  

Bảng 66. Bảng giá thành toàn bộ. 

Khoản mục Tính cho một đơn vị sản 

phẩm(đồng) 

Tính cho cả năm(đồng) 

Chi phí sản xuất chung 9461151,6 9461151600000 

Chi phí doanh nghiệp 189223,032 1,89223032.1011 

Chi phí tiêu thụ 189223,032 1,89223032.1011 

Giá thành toàn bộ 9839597,664 9,839597664.1012 

III. XÁC ĐỊNH GIÁ BÁN VÀ LỢI NHUẬN. 

1.  Xác định giá bán. 

Đơn giá sản phẩm trên thị trường là 650 USD /tấn tương ứng  

10400000 đồng /tấn 

2. Lợi nhuận. 
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a. Doanh thu  

 doanh thu = đơn giá x sản lượng =1,04.107 x 106 = 1,04.1013đồng 

b. Thuế VAT (10%) 

Thuế VAT đầu ra = 10% doanh thu + 10% điện  

                             = 1,04.1012 + 0,1 x 1,14.1010 = 1,04114.101`2đồng 

Thuế đầu vào : 0,1 x 9440.109 = 944.109 đồng 

Thuế VAT = thuế VAT đầu ra – thuế VAT đầu vào = 9,714.1010đồng 

c. Thuế vốn. 

Thuế vốn = thuế xuất x vốn đầu tư ban đầu 

               = 0,036 x 1,787669333 .1012= 6,435609599.1010 đồng 

d. Lợi nhuận. 

Lợi nhuận = doanh thu – giá toàn bộ – thuế VAT – thuế vốn  

 1,04.1013 – 9,839597664.1012- 9,714.1010 – 6,435609599.1010 = 3,9890624.1011đồng 

Bảng 67. Lập phương án cho một tấn sản phẩm và tổng sản lượng. 

Khoản mục 
Đơn 

vị 

Định mức 

tiêu hao cho 

một đơn vị 

sản phẩm 

Đơn giá 
Chi phí cho một 

đơn vị sản phẩm 

Chi phí cho toàn 

bộ sản lượng 

Chi phí nguyên liệu trực tiếp 

Xăng đồng 1 940000 9440000 9440.109 

Điện kw 9,5 1200 11400 114.108 

Chi phí cho công nhân trực tiếp 

Lương đồng   1446 144.107 

Trích 19%    243,6 2736.105 

10% độc hại    144 144.106 

10% ca 3    144 144.106 

Chi phí chung cho phân xưởng 

Khấu hao tài sản cố 

định 

   6200 6200.106 

Chi phí khác    1550 1550.106 

Chi phí quản lý 

doanh nghiệp 

   189223,032 1,89223032.1011 
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Chi phí tiêu thụ     189223,032 1,89223032.1011 

Giá thành toàn bộ    9839597,664 9,839597664.1012 

Giá thành dự kiến    1,04.107 1,04.1013 

Thuế VAT    9,714.104 9,714.1010 

Thuế vốn    6,435609599.104 6,435609599.1010 

Lợi nhuận    3,9890624.105 3,9890624.1011 

 

VI. XÁC ĐỊNH THỜI GIAN THU HỒI VỐN. 

Thời gian thu hồi vốn = vốn đầu tư ban đầu/ (lợi nhuận hàng năm + khấu 

hao hằng năm) 

= 4,439,4
775000000010.9890624,3

10.787669333,1
11

12




4 năm 4 tháng 

VII. KẾT LUẬN 

Với giá trị sản phẩm 650 USD/tấn thì sau 4 năm 4 tháng đã có thể thu hồi 

được vốn. Điều đó chứng tỏ rằng hoàn toàn có khả năng để đưa phân xưởng 

reforming xúc tác vào hoạt động. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 
 
 

QUÁ TRÌNH 
REFORMING XÚC TÁC 

(RC) 



 

 QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC (RC) 

 Gi  

Công ngh  ùng nguyên li ình 
 c ình ch

th  tiêu chu   t
ày càng cao. Công ngh  

hydro-dehydro hóa do kim lo ên ch
ùng là gama oxyt nhôm g-

somer hoá, vòng hóa, hydrocracking). 
 
V  công nghi
v ên công ngh  ã ra 

 thay th  công ngh  reforming nhi
 
Công ngh  reforming xúc tác v
nghi  

ày r
không cao nên quá trình reforming ph  th
vào kho -1, nhi ành cao vào kho  ày, các 
ph ình ph ì áp 
su  gi ình t
th  c  xúc tác không dài. Vì th ình này không 
 
Trong th  h  thu h
toluene s
máy bay, ôtô và toluene gi
l
càng cao, nhu c  cao tr ên c
 

ãng UOP (M   reforming xúc tác (quá trình 
Platforming) v à Pt trên ch
xúc tác cao. Quá trình ành 

- 
d ên c ình này còn có tên g à 
Semi-Régénératif (SRRC). Có th OP là d

ùng ki  
 
T - 1960 có r ình reforming xúc tác 
ch à xúc tác m ã 
gi ành c òn 30 bar. M êm kim lo

ành xúc tác. T ình 
ên 



nó ph àm vi ình s
êng bi à 

không c àm vi àn b ình Power Former). Xúc tác hai 
ch c kim lo ã 
t ã góp ph ành 
c òn 10 bar. 
 

ình reformin
ình có tái sinh liên t à ti à c

c ên t
thi ã b êng. Quá trình này 

à quá trình tái sinh liên t -Continuous Catalyst Regeneration, 
RRC-Régénératif). Nh ên t à nh
mà hi  
 

ình Platforming tái sinh xúc tác liên t
th à thi ùng van, ho
su ày cho phép ph  tính xúc 
tác ch à khí hydro. 
 
Ngày nay, quá trình CCR v êu th àm vi

ình reforming xúc tác m à quá trình CCR. 
Các hãng ình này là UOP và IFP, ã có 139 nhà 
máy và IFP có 48 nhà máy CCR. 
 
Sau m ài phát tri ã thi
kh à naphtha nh ành các c
octane cao cho phép pha tr à các s

ành m ì khí hoá l
ã v êu th à tr ên khó bán trên th nh

do s ày m  có tr
octane quá th
 

  “New Reforming”. Xúc tác s
UOP là zeolit, xúc tác này có tính ch ình h ình vòng hoá. Tính ch
l ình h àm h
trung gian và cho s òng. So v

ình th ình “New Reforming” t trên xúc tác 
nhi ò d
tr ãng BP và UOP t ình Cyclar v ên li à LPG và 

ã xây d ên c
ùng/ngày. Hãng Chiyoda và Mitsubishi phát tri ình Z-

ùng v à ch ên k
bi ng su
v àm vi êm thi
b ên xúc tác khi tái sinh, quá trình tái sinh 



ình tái sinh gián ùng nguyên li à naphtha nh ãng 
ã thi ình Aromax ãng IFP c

dùng nguyên li ình Aroforming. Hãng Mobil c ã 
ra công ngh ình Mz Forming mà nguyên li à naphtha nh a nhi
olefin.  

 
B ãng ình reforming xúc tác.  

Tên quá trình Hãng thi  Lo  Lo  Tái sinh 

PlatFormer UOP Xúc tác c  
R11-R12 

Pt=0,375-0,75 

Tái sinh 
 

PowerFormer Exxon Xúc tác c  KX, RO, BO (Pt, 
Re) 

Tái sinh 
 

IFP Reformer IFP Xúc tác c  
RG 400 

Pt (0,2-0,6) 

Tái sinh 
 

Maona Former Engelhard Xúc tác c  
RD.150 (Pt=0,6) 

E.500 

Tái sinh 
 

Reni Former CRC Xúc tác c  F (Pt, Re) Tái sinh 
 

CCR Platformer UOP Xúc tác chuy
 

R 16, 20 

Pt, Re 

Tái sinh liên 
t  

Aromizer IFP Xúc tác chuy
 Pt, Re Tái sinh liên 

t  
 

 

 

T à l ên c à phát tri ình ch
d

ình sau : x
tr

êm các h  ph
hyrdocracking, t  

I.QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC  
1.  Gi  

Ngày nay vi òi h ên li
bi à ch  êu c
ph  



Hi êu chu êm ng à 
tetraetyl chì, tuy làm t ch ên 15-20 s
kh ên g
hi ã có m
c n t
Mn, Fe có th
kim lo ày c òn gây nhi àm sáng  t
ô nhi  

t ình ch
này cho ch à l
nhi .  

êu quan tr  
 Áp su ão hòa (RVP- 

hydrocacbon, c  
 Ch êu quan tr ì 

 
 à máy l

 
Ch  

ùy thu ào ch

d à ch
m à giá tri trung bình gi
nghiên c à ch ON+MON)/2. 

êm y  
Có th -80o

octan b ình duy nh
 - ành các isoparafin, làm 

oC ) giàu parafin và 
naphten có th ành  các  hydrocacbon  

ình reforming xúc tác.  
Reforming xúc tác là quá trình l

ình ch
FCC, hidrocracking, visbreaking, có ch -50) thành h
s -104).  
V à quá trình chuy -parafin và naphten  có  m

ch ã làm cho x
trong s ành ph  
Thành ph ên th  
-  :  35% t.t  
- ming xúc tác :  30% t.t  
-   :  20% t.t  
-  :  15% t.t  



T ên  cho  th
ph
reformirng có ph  

 

 

Phân b ành ph  
M  
- Thành ph – 190°C  
- T – 0,78  
- Ch  94 – 103 (tu  
Do v ành ph

à hi à máy l ên th
t à m c. Công  
su

à máy l ên t
t  
Ngoài ra, reforming còn cung c ên li u và cung c 2 cho 
quá trình x à chuy 2 trong nhà máy l  
 

 

 
 



II.Nguyên li ình RC: 
 

M ình RC là chuy à naphthene 
ành aromatic có tr

ch à hóa h ài ra còn 
cho phép nh 2  

Nguyên li à s   
2.1 Nguyên li ình  
Xu : ình  Visbreaking, 

 
Thành ph : H 7  11 à máy không 

5  11)  
Tính ch :  
- Kho -180°C  
- T -0.8 g/cm3  
- Tr ình: 100-110  
- RON: 40-60  
Thành ph :    
- Paraffin : 40-60 wt%  
- Olefin : 0 wt%  
- Naphtene : 20-30 wt%  
- Aromatic : 10-15 wt%  

  

Hàm : Xúc tác r ên li
c àm s ên li ùng các công ngh àm s
Gi ên li àm s  
- S < 1ppm  
- N (h  
- H2O (và các h  
- Kim lo  
- Olefin và các diolefin  = 0  
- Halogen (F)  
- Metals (Pb, As, Sb, Cu...) < 1ppb  
V ên t –180o ành 
quá trình reforming. Nh
h o àm nguyên li
lo ành benzen là m i, c
ti êu chu  
Gi ên li - 180°C. Gi
sôi cu ên li ên cao quá 180oC vì x

 l °C. Mà gi
cu ành ph -50% reformat) theo tiêu chu



–205°C. Ngoài ra n ên  li
t ình  c rocacbon n àm gi  

ài  m ên 
li õ vì ph
chi ài m  càng cao) thì quá trình dehydro vòng 
hoá càng thu ên m àng d ãy h

ành h àng, v
nhi òng hóa parafin thành h ch
nguyên  li àng  giàu  parafin  càng  khó  chuy ành reformat so v ên 
li àu naphten. Có th  
chuy ình sau:  

 

  

Vì v  (ví d
nguyên li òi h
c ình).  
Trong công nghi ên  li
thành  s ào  giá  tr N+2A  (N,  A  -  %  tr

ên li ày càng cao thì kh
càng l ình  v ành càng gi ên 
trong kho - 80.  
Hãng UOP (M ra h
sau: KUOP = 12,6 – (N+2A)/100.  V ì vi
ch ên li à gi ò quan tr
t - 145°C. N



-85°C. Thu toluen ch -120°C. Thu xylen ch
120-145°C. Thành ph à tính ch ên li  

  

  Naphta trung 
bình t

hydrocracking  

Naphta Trung 
 

Naphta giàu 
parafin (

r  

Naphta  
giàu naphten 

(Nigeria)  
ASDTM D86, 

°C  
IBP  
10%  
30%  
50%  
70%  
90%  
FBP  

  

98  
115  
127  
140  
157  
180  
201  

  

81  
105  
113  
119  
129  
143  
166  

  

92  
106   
115  
123  
132  
147  
155  

  

88  
107  
115  
123  
132  
145  
161  

Thành ph
V  

Parafin  
Naphten  
Aromatic  

N+2A  
RON  
d4

15  

  

33  
55  
12  
79  
62  
0,775  

  

45  
45  
10  
65  
55  
0,754  

  

  

66,8  
21,8  
11,4  
44,6  
50  
0,716  

  

29,3  
61,9  
8,8  
79,6  
66  
0,779  

  

Trong công nghi ên li

nguyên li ù h  
Có th ên li  
Cho nguyên li ò ph
lo à h à 
các quá trình x ùng hidro).  
- ên li cracking c êm giai 

àm no hóa olefin nh  
- Ti ên li 2  
- Trong nhi
isomer  C5/C6)  ra  kh ùng  cho reforming xúc tác). 
 

 



2.2.S ình RC: 
 
Có th ên li à s ình reforming 
xúc tác theo gi  

 
 ti ành reforming xúc 

 
- 5+ ) :  80 - 92%  
- C4   :  3 - 11%  
- C3   :  2 -  9%  
- Khí nhiên li 1-C2 :  2 - 4%  
- Hidro   :  1,5 - 3,5 %  

- mà ch à benzen, toluen, xylen (BTX) và khí hydro k  
 
a. S : 
M  
- Thành ph –190oC  
- T – 0,78  
- Ch – 103  
- Thành ph à aromatic và paraffin, naphten ch

 
Do có ch ành ph
t ình  l
d  
S ành ph à tính ch  trong các gi êu trên ph
thu ào nguyên li  
Ví d ên li ình 
bày trên b  
So sánh Nguyên li – S  

 

d4
15  ASTM D86  Thành ph n , %V  

RON  

IBP  10  50  90  

FBP  P  N  A  N+2A  
Nguyên li u  0,754  81  105  119  143  166  45  45  10  65  55  

S n ph m  
C5+  0,701  60  93  118  152  185  40  5  55  115  95  

Thành ph trong nguyên li  
N àn b àm 

ày l ão hòa th
Chính vì v

 



b. Khí hydro k  
ình 

trong khí chi – 90%. Thành ph ên li
ngh ày m
l ình reforming, còn ph các quá trình làm s
b ình  chuy

– 120 Nm3/m3 nguyên li à có th àm s
Vi ình reforming nh
thì c êm s
tri ình s  
 
c. Khí hoá l  
Khí hóa l
y à butan. Hi ào tính ch

à s ì s àm 
gi a s à reformat.  
 
d. S  
Quá  trình  reforming  còn  cung  c ên  li - toluen-xylen) 
cho hóa d ình này chi -75% trong t
ph à xúc tác hi

à paraxylen- nguyên li
su nhân t ên li  
 

III.Các y : 
Các y  ình reforming bao g  

 
 

 
ên li  

ên li  
 
3.1  

 Trong công nghi
c ào thi ên li  

Nhi  

  c  

 Ph ên li  
 Bù tr à hóa xúc tác (gi  
 Bù tr  



Nhi ành s
àm gi

 
Nhi -540oC.  

 3.2 T   

òng  nguyên  li
qua trong 1gi  
   

ên li
nói cách khác là làm gi
xúc tác. H  
làm  gi à  gi ày c ì các 
quá trình có t òng t
s ày có th ù tr
nhi ò ph à các s
c ên t  

 ào các lò ph
 

 h ò ph
 

Có th ên trong v
ên nh -1. Vì 

nh t  
T
hành, t ên li ành ph ên li
mong mu h -2,5 h-1.  

 3.3 Áp su ành :  

Các ph
càng th à hidro càng cao. Tuy nhiên àng tr
tr thích h ình t
ít  

Áp su à giá tr
ta l ãn ch ày nay nh
ti ông ngh ên t à c ìm 
h àm vi êu su à RON cao) mà ng
có th ành quá trình à v êu c
s  ph  
Công ngh ên ti -Sn/Al2O3  
cho phép v ành - ài ch  

 3.4 T ên li  



ên 
li êm m àn ch -90% tl) nh àm 
gi ên b ình hydro hóa các h
ch hông no trung gian là ti
(1-10).  Gi êu  c ì áp su
riêng ph h 

ò ph à tính kinh t ình. Thay 
s
gi àm gi êng 
ph  

 
à ch  

 
 

IV.Xúc tác s ình Reforming: 

ành ph
có th  

- Ch -
phân tán.  

- Ch òng 
êng l

l  

Ch ò  chính,  giúp  hình  thành  các  h h
hydrocacbon không no và dehydro hoá các naphten. C
gi



quá axít s àm gi
-  ên luôn  

ình reforming 
v  

  

Nghiên  c òng  hóa  các 
hydrocacbon riêng r -
ph òn g à các ch ã làm t
dehydro hóa và dehydro vòng hóa (nh à ùng áp su
kim so v  

ùng áp su ò quan tr
t à hydro phân (hydrogenolysis) t àm gi à 

 

  

  

4.1. ình dehydro hóa Cyclohexan   



Trong s -Sn và Pt-Re t
àm vi à v

ho òng hóa cao. Riêng h -
bi ùng áp su ày 

t và các h
à dehydrovòng hóa.  

  

  

N ên 70 ch ì 
ã lên t ò c

2 kim lo h à Re 
(Renium) và Sn (Thi  

à có tác d
b à tu u k
ho  



Còn Sn thì l ò nh

(< 5 atm). Tuy nhiên lo ày kém b xúc tác ch  

V à Sn 
trong công ngh ên t  

Có th ê m ãng xúc tác tên tu ên th
gi  

   

UOP (M  Bán tái sinh: R-56, R-62, R-72  

Tái sinh liên t -132, R-134  

IFP (Pháp) Bán tái sinh: RG-102, RG-104, RG- 482  

CCR: CR- 201  

Criterion (M  Bán tái sinh: PR- 8, PR- 28  

CCR: PS- 20, PS- 40  

Exxon KX-120, KX-130, KX-190, KX-200  

Amoco PHF-5, PRHP-30, PRHP-35, PRHP-50, PRHP-58  

Engelhard (M  RD- 150, E- 501, E- 601  

IMP (Mexico) RNA- 1, RNA- 2, RNA- 4, RNA- 4M Liên xô (c  - - 64, 

KP-108, KP-110  

  

V. S : 

5.1  



Các ch ên li à  khí  tu
hoàn  (H2,  N2).  à  thu à không thu
ngh à sau  khi ch áp 
x ình tái sinh xúc tác), b à tính ch
l à b à tính ch
l  

5.2.Các ch  

à các h Tác d àm gi
c àm gi ì l
dàng t

c. vi ình v ành là 
c òn gây òn thi
cho qua các c
nguyên li à 4 ppm.  

H h àng chuy ành 
ình thành  sulfua platin:  

 Pt  + H2S Pt – S   + H2  

  T òng hóa ã 
b  

Trong s ì mecaptan (R-S-H) và H2S có 
àm gi à ch khí ch

2S có tính axit nên còn gây òn thi àm 
 

Các h àng chuy ành amoniac 
ày s l trong xúc tác t 4Cl, làm 

gi
hình thành hydro. NH4Cl l
M 4Cl d a h  



 
Các ch  
a. Các kim lo à ki àm trung hòa tính axit c 2O3), t
thành h  
b. Các kim lo ên k
v àm m à hydo-
dehydro hoá c ày còn tích t ò ph àm gi
nhi ùng ph

à 5 ppb).  
à hi

công ngh à ph ên li
nh à không thu ên, nh à trong 

ên li
 ên so 

v ên li  
 

VI.  

Trong quá trình làm vi
ên b

ý là, chúng ta càng c ành 

ho ì s àng tr
ình reforming). V

ph à làm gi  tâm ho  

ào c àn b
ình tái sinh 

 
Quá trình này có th ành b g pháp sau:  
 
-  C ên b

òng không khí pha loãng v



– 500oC. c àm gi
ình thiêu k àm gi

kim lo  
Chu k ành h
kho háng m

à hóa và gi
tái sinh xúc tác s
m i gian t  
Quá trình ình sau : CnHm +   O2   2 +  
H2O +  Q  

ình t
thi o ày c ì nhi àm gi
tích b à có th 2O3,  nhi àm x
ra quá trình thiêu k àm gi  
Trong công ngh ên t ) quá trình oxy hóa 

 
 
-  Th
b àn toàn b ình oxy hóa, còn t

ành nh ày và.các 
kim lo c, quan tr  

 
Trong  công  ngh ình  kh ùng  kh  
Zone).  
 
-   Trong  quá trình làm vi
m
tác gi 2O trong nguyên li à trong khí tu àn. Clo c
th  

ng nh
 

Qui trình tái sinh xúc tác  
 
Qui trình tái sinh hoàn ch  
Tráng r ùng dòng nit òn sót l

 
c òng không khí pha loãng v 2  (có ki

trong khí) và nâng d ình:  
-  Nhi o oC  
-  Oxy : t  
Oxy- ào h
cho xúc tác (1% tr  
-  Nhi oC  
-  Oxy: 5% th  
Quá trình nung: M àm khô xúc tác và  phân tán l  
-  Nhi oC  



-  8% th  
-  Th  
Quá trình kh  
(d  
-  Nhi oC  
-  2 t  
-  Th  
 
 
VII. ình RC: 

ph ình reforming êu trong b  

Nhi ình  
STT Ph  ng H (Kcal/mol) 

1 Dehydro hóa  parafin 31,5 

2 Dehydro hóa  naphten 52,8 

3 Dehydro vòng hóa parafin 63,6 

4  phân hóa parafin -1 ÷ -5 

5 Hydrocracking -10 

Dehydro hóa naphten và dehydro vòng hóa parafin là các ph
(endothermic), dehyro hóa parafin thu nhi òn 
nhi
t ình thành H2), nên thu
th  
Ph ào áp su  

Ph  ng Nhi   cân b   chuy  hóa 
90%, oC 

1 atm 10 atm 15 atm 50 atm 

1. Dehydro hóa : 
Cyclohexan                   Benzene  + 
3H2 
MethylCyclohexan  Toluene + 3H2 

294 
315 

355 
391 

443 
492 

487 
540 



2. Dehydro vòng hóa : 
n-Hexan                    Benzene  + 
 4H2 
n-Heptan                    Toluene   + 
 4H2 

354 
305 

487 
428 

562 
496 

623 
550 

3. Dehydro  phân hoá : 
MethylCyclopentane  Benzene+ 3H2 

315 391 492 540 

T à nhi
chuy
trong th ành quá trình reforming ên, lý do t
chúng ta s  

à áp su à aromatic 
t ên hình sau:  

 



Cân b ình reforming  
T ình chúng ta th ên quá cao (30atm) s àm gi àm  

th àng 
cao thì hi à áp su àng rõ r à trong cùng m

ên t
chuy ành s  
Nghiên c à áp su  ph
mu à c ình thành c
áp su à   gi à 
gi  
M ã nêu, vi àm gi

ình chính t ì v
trong th ành t ãn c
hai y  là b

à c -4% c  
trên tr -12 tháng). Trong công ngh
ta ch ành kho -20 atm, trong công ngh
3,5-4 atm và nhi à 500oC.  

ã nêu, trong à 
òng hóa parafin, dehydro 

rafin. Ba ph ên các s à 
à các parafin m

các s ò chính làm cho ch
quá trình reforming (còn g ng lên r ên li

 
RON nguyên li -60    RON s -105  
Tùy thu ào hi à ch

 80% thì RON 
~90 công ngh ên t  
 
VIII.Các ph : 

Nguyên li
-180oC, ch

-
v –30 atm ), có th  
 
Trong quá trình cracking xúc tác, ph ìm gi ì chúng 
làm gi ì 
m êu chính c à s n xu  
Các ph ên d àm gi

òng, các olefin m ài 
và b à làm gi  
Ph -
cho hydrocracking, m ù quá trình x



à dehydro hoá parafin. S à các 
hydrocacbon nh –C5, m à m
trình này thu ành các s
so v ình -
octan có ch  octan c
b ành 
isopentan và propan, cho ch  

IX.M êu bi u: 

Hi ên th à công ngh
bán tái sinh và công ngh ên t  

A,Công ngh : 
M à: 

 

òng nguyên li t ày sang thi
ph  

àn b
b ên l -20% tr  

ì chu k àm vi
sinh xúc tác m
d êm m
thi êng bi à không 
c àn b ên v ành công ngh ên ph  

Công ngh
y ào xúc tác. T -1950 ch

ã ày 
tuy cho ho à r ên ph

m
ph ình tr ình xúc tác. Ch ên b
trình c ình công ngh ành 

 
ình bày trên hình 19. Mô t

 
Nguyên li ã àm s ình hydro hóa, 
tr
vào các lò ph -4  lò) có ch

ành sau khi ra kh
à thi àm l



khí 
và tu àn  tr ò ph òn l

ình làm s ùng 
hydro. Ph à m
v à gi
bão hòa. LPG tách ra  

 
à h

ph àm l h  
Công ngh ên nay v òn r ành à m
Ví d ã l ên th
gi  

B,Công ngh ên t  
 

 àng, liên t
- 10 ngày). 

àn b ành liên t  

trong m t h  



C ò ph ùng trong công 
ngh ên hình sau: 
                                     

 
C ò ph  

ò ph – 3,5m, Chi – 
12m, Th – 80 m3. 
Chi ti - 4 lò ph

ki ào không gi
b ành ph ò c  
H ò ph òng h ên li à khí giàu 
hidro (khí tu  à bù tr

ình reforming. Nhi ò th
do s à ph

êu th ày chi -15% tr ò 
ph êu th -30%. T ò ph

ùng, nhi ù tr
nhi ydrocracking… 



                        

 
 
a.   

Thi ên nhau . ên xu
thi ên thi
nâng. Sau khi tái sinh, ch

à tái sinh liên t à ho
v ày 
hi  d ên 
th ên c à v
th  



 
b.   

H àng ngang. Tuy kh
chi ành xây d
và chi phí v ành cao. 

Ngoài ra có th ên t à công ngh
à tái sinh liên t

khác nhau. 
à máy l

ngh ày có nhi
ch ên li  
 
 
 

 

 

 

 

 

 

 



Quá trình Cracking xúc tác  
 

Quá trình Cracking xúc tác là quá trình quan trong 
trong nhà máy l   s  xu x  có ch  cao t  các phân  
n   áp  yêu c u ch  l  s  ph  ra.  

1. Gi :

 



ình  
2.1 Xúc tác cho quá trình Cracking 
Xúc tác cho quá trình cracking t ành 
ph  
Thành ph  

 
c tác FCC: 

Quy  trình  s -
Davison): 
H  
Là Alumosilicat tinh th
nh Å. 
V thành ph 2/nO.Al2O3.x 
SiO2.y.H2O 

à n là hóa tr  
ành t  

 các m
n  
Zeolit Y có th

ình tinh th  ình Engelhard). 
D -

òa tan oxyt nhôm ng
ình. Gel này sau 

ki êm  ng à 
ã  



 
C  

Zeolit d ành t 4  ho 4. 
Liên k -Si-O-Al- t ành các l c, kênh 

-8Å. Các cation d
t ình: 

 

 

òan tòan v òn l  th
d  
+ Bi à (ho
decation siêu b -USY, RE-H-USY ho -DY, RE-H-DY. 
Vai trò c  th
decation NH4Y, oC tinh th
nhi oC v  
M -5 
nh octan c -5 có t
x Å), h
làm x
benzen...) nh  không làm gi



còn t
-  

 
H  
Trong quá trình s ò là ch õang và 
ch õang ph à ch ò t
ch ình tái sinh, t h
ch àm gi à các gel c
oxyt xilic, các polymer ch à alumosilicat 

ình. Ch ò g  FCC, t
 

Các nhà s ành 2 ph à các 
ình, oxit nhôm; ph à các ch

silic, cao lanh. Pha h  
ch -Si vô 

ình, nh
n ào h ã xúc tác và t
các zeolit ho - ình riêng l
vào 2 thành ph à pha n
th ình s êng bi à máy 
l à ch  
 

ình thành trung tâm ho ên b  
Xúc tác cho quá trình Cracking là xúc tác axít. Các trung tâm ho ên b
ch à các tâm axit Bronsted và Lewis. Các trung tâm này hình thành do trong 
m ày, b ên t ên k ên không cân 
b à hình thành m +,  Mg2+   hay  proton  s
hòa  ày  và  hình  thành  tâm  axít Bronsted  

 
Khi ti ành x – 500oC thì xu

 

 
 



S à cracking xúc tác là ph
có m à d
ph  

 
. H ên các tâm Lewis:  

 
 Ph  

 
 Ph à 2 v

b cách t  

 
Các ion hydride này không b ành các m  
ví d  

 
Quá trình b
m cking. S
x à th
Các nhánh ankyl g ên vòng th òng và các nhánh ankyl g òng 
no s ên t ên tính t .  

ình cracking xúc tác  
à  ion 

ên li
axít c  
Tâm axít xúc tác có 2 l +) và Lewis (L).  
Tâm  Bronsted là khi tham gia ph òn 
tâm Lewis thì thi  
Ph  
-  
Ví d  



 
-propyl-benzen: Trên tâm axít ki  

 

Trên tâm axít ki  

 
-  

ào các ph
 

Ph  

 
Ph tích)  

 
Các ion ti

 
 

Ion cácboni b cácboni b  



theo c
à ph à chuy  

-  
Khi các ion cacboni k ên t

ành phân t òa và chúng chính là c
tác. 
 

III.Quá trình hóa h : 
 

Quá trình hóa h
tác r à không mong mu  

3. Hóa h ình cracking xúc tác 

3.1 Các ph  

Ph : x     

 

Ho  

Olefin   >   Ankyl   Aromatic   >   Ankyl   naphten,   isoparafin>   n-parafin, naphten>> 
ên t

Ph
quá trình ít x ình FCC ng à m ên c
trình isomer hoá. 

3.2 Các ph  

Ph ày x
m ày sang m ình thành các 
h       

 



Làm gi  

Làm gi m  

Polymer hoá olefin òng  

 

Ankyl  hoá  Aromatic      vòng  nhánh  ankyl    hydro  hoá    poly 

 

Aromatic (c    C òng Diels Alder  

 Hai ph ên c
àm ch

Ph – C2: sinh ra do ph
ra trên t êng l ình bày trong b  

Hydrocacbon  S  ph  quá trình cracking xúc tác  

Parafin  -Olefin và parafin  
-Olefin và hydro  
-iso-parafin  
-Các h  ch  olefin có tr  l  phân t  th  

Olefin  -Parafin và dien  
-Parafin, naphten và hydrocacbon  
-Polyme, c  

Naphten  -Olefin  
-Cyclohexan và olefin  
-Hydrocacbon th m  



Hydrocacbon  
 

(alkyl th m)  

-Parafin và alkyl có m ch bên ng  
-  phân hóa, chuy  v  nhóm alkyl  
-S  ph   t  và c c.  

Ph  ng b  2:  
Naphten+ Olefin  

-Hydrocacbon th m  
-Parafin  

Hydrocacbon  
 +Olefin  

-S  ph   t  và c  

 
4. Nguyên li à s  
4.1 Nguyên li  
Nguyên li ình cracking xúc -
500oC, có th  

-  
410oC  

-  
550oC  

ình Coking c  
oC)  

oC) c ài l  
Nguyên li à nh  

òn  H2  và c - 360oC) nh
c à nguyên li  
Nguyên li à ph
trình cracking xúc tác. Nhóm này cho s  s
tr ã làm gi à h
quá trình cracking. Th à thành ph àm nhi

asphalten là nh  
có nhi ày s

ì v à các ph ã àm s à 

không nh à  chúng còn là ngu ành c
nh àm gi  
Thành ph ên li ình. 
V

 
à có h ình cracking 

xúc tác, chúng gây ng à còn chuy ào s àm gi
 

Trong th ình cracking xúc tác có th
c àm nguyên li ình mà  không  ph

 trình  này  g à  quá  trình cracking  xúc  tác  c
(RFCC).  Nh



à ch ùng th
c àm nguyên li ình RFCC.  

ên li àm  nguyên  
li ình  cracking  xúc  tác  sau  khi  ã  kh à asphalten.  
 
4.2 S  
Ch i trong ph
vào r à các thông s  
công  ngh ình.  H ình  cracking  
chuy   
- S  
-  
- à  n  
- ùng làm nhiên li ò...  
 

à l ình cracking xúc tác:  
Khí hydrocacbon  
Hi 10-25% nguyên li ào nguyên li
cracking.  

ên li òan xúc  
tác  l ì  hi ì  hi
nh ên li àm ì s 2S và khi 
nguyên li ì s 3.  
S ùng làm nhiên li à Propylen là  nguyên  
li và  Polypropylen  (PP), Propan-propen làm 
nguyên li ình polyme hóa và s à làm 
nhiên li  
Propan-propen, butan-buten còn làm nguyên li ình alkyl hóa 
t  ình t
d  

 
-200o ày là c

tr ình Reforming, alkylhóa,  
ình ch

 
ình cracking xúc tác khác v ùng kh

nhi ình ch à có tr à có 
thêm thành ph  

-280oC  
Dùng làm d -350o à s ên 
li  

oC  
ùng làm nhiên li ò F.O hay ùng làm nguyên li ình c

hóa.  
 

 



V.Công ngh êu bi  
 
Quá trình Cracking xúc tác b
ngh

lo ên li à m  

5. Các công ngh êu bi  

5.1 Cracking v  

Dây chuy ên do Houdry, m

bi ày h
ki c c
công ngh ày là h ì v ành (quá trình 
cracking à tái sinh xúc tác trong cùng m
chuy à ch  ã xu
quá trình cracking v  

5.2 Cracking v  

Qúa  trình  cracking  có  l   xúc  tác  chuy     ã  thay  th   quá  trình Houdry. 
Qúa trình ph êng bi
thi ò ph à thi ò tái sinh). Xúc tác ã làm 
vi ò ph ào lò tái sinh và sau khi ã tái sinh l
lò ph     b   t   thành  m   chu  trình  
liên  t     1942  quy  trình cracking có l ên 

ên là Up Flow.   

 



    

ò ph à lò tái sinh, tách h
c th ò ph à tái sinh xúc tác à quá trình 

th à l òai ò. Dây truy
ã liên t à c ình d  

c ình d à d ên hình c àm gi
mát xúc tác và gi ài mòn thi à nâng cao hi
t ên li à 10. Hãng 

ã thi ãng Standard-Oil 
ã thi ã 

h à 
ch ên li ày càng x  



 

Công ngh ãng công nghi  

5.3 Công ngh ãng UOP 

ên t ên nay công ngh
cracking nh n hóa c ình c   
OilCo phát tri ãng UOP ã thi ò tái sinh òan 
tòan 1 c à l ò tái sinh òan tòan m à l
thông d ên tòan th ã c ên li
ph àm l

ên li ình. Xúc tác sau 
ph t òan tòan CO thành 
CO2, không s êm các ph òn l ên b
xúc tác sau tái sinh là th   Lò  tái  sinh  
hai  c     b     công  ngh   FCC  thông  
cho nguyên li -10 % c ên 
li ò tái sinh xúc tác chia làm hai t àm l ên 

ti
th ên có nhi ên b
tác, t òn l ên b òan tòan. 

ày d g cacbon còn l ên b
 

5.4 Công ngh  



S ì có th
dùng van ch ình tu òan c   trình  cracking  

  th   hi   hòan  tòan  trong  lò  ph     d   ò 
th ò tái sinh xúc tác và không 
khí ti ình bày  trong  hình    
chính  c   model  này  là vòi phun nguyên  li     c   ti   nh       
s   ti   xúc  gi   xúc  tác  và nguyên li àm ngu
cách t õang trong lò tái sinh òn, mài mòn 
trang thi à nh ình dáng b àm 
ngu à cách b

 

5.5 Công ngh ãng Shell 

Shell có nhi
Quá trình Shell LRFCC (Long Residue FCC) à r
b àm ngu ình bày trong hình 
sau:   

 



 

5.6 Công ngh – Total và Stone & Webster Hai hãng công nghi ã h
th ình RFCC v ình nh
n à có tên là ”R.2.R Process”. Qúa trình c àm ngu i xúc 
tác, h ò ph
ngh à lò ên li
vào dòng xúc tác nóng.   



  5.7 Công ngh ên t ên c c
-R, cracking có có tính linh h   nguyên  li   khác  nhau  t   

các  ph   c   chân  không    các  l   c  

VI.Các y : 
 

à quá trình cracking xúc tác t
sôi (gi ình th ên dòng xúc tác chuy

ên t ò ph ùng nguyên li à sang lò 
ùng v

ã tham gia ph ò ph
Chu trình trên ên t  

6.1. Các y  
Công ngh
n ên li i  

 
 

C = T - y(100-z)  
y: là % th  
z: là % th ã có trong nguyên li  



 
ình FCC  

6.2 T  
Là t ên li
trong lò ph  

àm gi ì t n à 

th  
6.3 T ên li  
T ên  li òn  g à  b u òan  xúc  tác (X/RH).  V
l ì  X/RH=10/1  còn  xúc  tác  vô  ình X/RH=20/1. Khi thay 

ò ph à lò tái sinh 
ên xúc tác. àm  

à gi
xúc gi à nguyên li ình c
lên.  
6.4 Nhi  
Nhi ò ph ành trong kh -540oC. Khi nhi ên 
thì t
kh ên  d -

ng, C4  gi  
và tr ên.  
Khi nhi à c  
6.5 Áp su  
Khi áp su ì hi ên, hi -C3  gi

gi  
6.6 Tái sinh xúc tác cracking  

Nguyên nhân chính làm m à do c  
thành bám kín b  xúc tác.  

ã ti ò tái sinh. 
ành CO, CO2, các ph  

C + O2  CO2  
C + 1/2O2  CO  



CO + 1/2O2  CO2  
H2 + 1/2O2  H2O  
S + O2  SO2  
SO2 + 1/2O 2  SO3  
MeO + SO3  MeSO4  
MeSO4 + 4H2  MeO + H2S + 3H2O  

Nhi t ng t  ra  dùng  c  nhi t cho xúc tác mang vào lò ph  
cracking.  
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Kerozen  Naphten  
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và Cycle Oil t     c   s   
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 4. Xúc tác cho quá trình Hydrocracking: 

Ch ình hydrocracking thông th à tinh th
silicat có mang các kim lo
t ành  ph òn ch
kim lo êu c ày. Các kim lo
hi –Mo, Ni–W.  

Xúc tác cho quá trình Hydrocracking r
nguyên li ên li ình 
này. N ên li ì xúc tác s

àm gi úc tác, ch
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c ì 
tác  
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 5. Các y   

Kh à dòng s
ình. Các y ình có th

òng, áp su êng ph
…  
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h òn 
v ên li
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 5.1   
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duy trì ho  
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5.2   
ình v à v

v ình t rình Hydrocracking là quá trình t
s ên nó thích h

êu th – 
ho ì òi h à m òng nên nó c
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lên.  

àng nhi ì càng có l
25% cho các ph à b òa các h lefin, aromatic. Hàm 

ình ph êu c ình tích 
t ành làm s à b êm hydro cho dòng 
tu àn.  
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PHẦN MỞ ĐẦU 

  

Vào những năm 1859 ngành công nghiệp chế biến dầu mỏ ra đời và từ 

đó sản lƣợng dầu mỏ khai thác ngày càng đƣợc phát triển mạnh về số lƣợng 

cũng nhƣ  về chất lƣợng . 

Ngày nay với  sự phát triển và tiến bộ của khoa học kỹ thuật , dầu mỏ 

đã trở thành nguyên liệu quan trọng  trong công nghệ hoá học . trên cơ sở 

nguyên liệu dầu mỏ , ngƣời ta đã sản xuất đƣợc hàng nghìn các hoá chất khác 

nhau , làm nguyên liệu cho động cơ , nguyên liệu cho các ngành công nghiệp 

khác . 

Ngành công nghiệp chế biến dầu ở nƣớc ta ra đời tuy chƣa lâu , nhƣng 

nó đƣợc đánh giá là một ngành công nghiệp mũi nhọn , đặc biệt là trong giai 

đoạn đất nƣớc ta đang bƣớc vào giai đoạn công nghiệp hóa - hiện đại hóa. Để 

đạt đƣợc những mục tiêu mà sự nghiệp công nghiệp hóa - hiện đại hóa đã đề 

ra thì cần phải đáp ứng một nhu cầu rất lớn về nguyên liệu, nhiên liệu cho 

phát triển công nghiệp và kinh tế . 

Năm 1986 dầu thô đƣợc khai thác  tại mỏ Bạch Hổ và hàng loạt các 

mỏ mới đƣợc phát hiện nhƣ:Rồng, Đại Hùng, Ruby. Cho đến nay chúng ta đã 

khai thác đƣợc tổng cộng hơn 60 triệu tấn dầu thô tại mỏ Bạch Hổ và các mỏ 

khác. Nguồn dầu thô xuất khẩu đã đem lại cho đất nƣớc ta một nguồn ngoại tệ 

khá lớn. Tuy nhiên hàng năm chúng ta cũng chi một nguồn ngoại tệ không 

nhỏ, để nhập khẩu các sản phẩm từ dầu mỏ nhằm phục vụ cho nhu cầu phát 

triển đất nƣớc. 

Nhà máy lọc dầu Cát Lái ra đời đánh dấu một bƣớc phát triển vƣợt bậc 

của ngành công nghiệp dầu  . Ngay từ năm 1991 Chính phủ Việt Nam đã tổ 

chức gọi thầu xây dựng nhà máy lọc dầu số 1 công suất 6,5 triệu tấn/năm và 

cho đến nay đang đƣợc xúc tiến xây dựng tại Dung Quất (Quảng Ngãi). Có 
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thể nói rằng việc đất nƣớc ta xây dựng nhà máy lọc dầu số 1 là một quyết định 

phù hợp với điều kiện và hoàn cảnh hiện nay. Nhà máy lọc dầu số 1 ra đời 

không những cung cấp những sản phẩm năng lƣợng quan trọng mà còn cung 

cấp nguồn nguyên liệu quý giá cho công nghiệp hóa dầu. Do đó việc phát 

triển công nghệ và quy mô nhà máy reforming  là rất cần thiết cho việc phát 

triển đất nƣớc. 

Trong công nghiệp chế biến dầu mỏ các quá trình chuyển hoá hoá học 

dƣới tác dụng của chất xúc tác chiếm một tỷ lệ rất lớn và đóng vai trò vô cùng 

quan trọng . Chất xúc tác trong quá trình chuyển hoá có khả năng làm giảm 

năng lƣợng hoạt hoá của phản ứng vị vậy tăng tốc độ phản ứng lên rất nhiều . 

Mặt khác khi có mặt của xúc tác thì có khả năng tiến hành phản ứng ở nhiệt 

độ thấp hơn . Điều này có tầm quan trọng đối với các phản ứng nhiệt  dƣơng 

(phản ứng hydro hoá  ankyl hoá , polyme hoá ) vì ở nhiệt độ cao về mặt nhiệt 

động không thuận lợi cho phản ứng này  

Sự có mặt của chất xúc tác trong quá trình chuyển hoá hoá học vừa có 

tác dụng thúc đẩy nhanh quá trình chuyển hoá , vừa có khả năng tạo ra những 

nồng độ cân bằng cao nhất , có nghĩa là tăng hiệu suất sản phẩm của quá trình 

.        Trong quá trình chuyển hoá hoá học dƣới tác dụng của xúc tác thì quá 

trình reforming xúc tác chiếm một vị trí quan trọng trong công nghiệp chế 

biến dầu mỏ , lƣợng dầu mỏ đƣợc chế biến bằng quá trình reforming chiếm tỷ 

lệ lớn hơn so với các quá trình khác . Qúa trình reforming xúc tác đƣợc xem 

là một quá trình chủ yếu sản xuất xăng cho động cơ , đó là một quá trình quan 

trọng không thể thiếu trong công nghiệp chế biến dầu   

Có thể nói quá trình reforming ra đời  là một bƣớc ngoặc lớn trong 

công nghệ chế biến dầu . Trƣớc đây ngƣời ta dùng xăng chƣng cất trực tiếp có 

pha trộn thêm phụ gia (chì ) để làm tăng trị số octan . Ngày nay ngƣời ta sử 

dụng xăng của quá trình reforming  cho động cơ thì chất lƣợng đảm bảo hơn 

,ít ảnh hƣởng đến môi trƣờng hơn  
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Hơn nữa , ngoài sản phẩm chính là xăng ,quá trình reforming xúc tác 

còn sản xuất ra các hydrocacbon thơm và là một nguồn thu khí hydro sạch , rẻ 

tiền hơn các nguồn thu khác 10-15 lần  

Reforming ngày càng chiếm một vị trí quan trọng trong các nhà máy 

chế biến dầu hiện đại . ở  Tây Âu hơn 50% xăng thu đƣợc là xăng của quá 

trình reforming . Vì vậy việc nghiên cứu và phát triển công nghệ reforming là 

điều hết sức  cấp thiết cho công nghiệp hoá dầu nói riêng và nền công nghiệp 

nƣớc ta nói chung . 
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PHẦN TỔNG QUAN 

 

I. CƠ SỞ HÓA HỌC CỦA QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC : 

Reforming xúc tác là một quá trình chuyển đổi các thành phần 

hydrocacbon của nguyên liệu mà chủ yếu là naphten và parafin thành 

hydrocacbon thơm có trị số octan cao .sử dụng nguyên liệu là xăng chƣng cất 

trực tiếp và gần đây nhờ sự phát triển của các quá trình làm sạch bằng hydro 

mà ta có thể sử dụng xăng của các quá trình lọc dầu khác (nhƣ xăng của quá 

trình cốc hóa, xăng cracking nhiệt...). Quá trình này đƣợc tiến hành trên xúc 

tác hai chức năng thƣờng chứa platin (trong hỗn hợp với các kim loại quý 

khác và 1 halogen) đƣợc mang trên chất mang ôxit nhôm tinh khiết.  

Mục đích của quá trình là sản xuất xăng có trị số octan cao (RON 

trong khoảng từ 95 - 102) mà không phải pha thêm chì. Đồng thời, do sản 

phẩm chủ yếu của quá trình là hydrocacbon thơm nên quá trình còn đƣợc ứng 

dụng để BTX (khi nguyên liệu và phân đoạn naphta nhẹ có nhiệt độ sôi từ 310 

- 340
o
F) là những nguyên liệu quý cho tổng hợp hóa dầu. Ngoài ra, quá trình 

còn là nguồn thu hydro nhiều nhất và rẻ nhất. 

1.1.Các phản ứng xảy ra trong quá trình reforming xúc tác : 

Bao gồm các phản ứng:dehydro hóa, dehydro vòng  hóa, hydro hoá, 

isome hóa. Ngoài ra còn các phản ứng phụ  , tuy không làm ảnh nhiều đến cân 
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bằng của phản ứng chính , nhƣng lại ảnh hƣởng lớn đến   độ  hoạt động và độ 

bền của xúc tác . Đó là các phản ứng :       

 Phản ứng phân huỷ và khử các hợp chất có chứa oxy, nitơ ,  lƣu huỳnh  

thành H2S ,NH3 , H2O. 

  Phản ứng phân huỷ các hợp chất chứa kim loại và halogen  phản ứng 

ngƣng tụ các hợp chất trung gian không bền nhƣ olefin ,diolefin  với 

các hydrocacbon thơm , dẫn đến tạo thành hợp chất nhựa và cốc bám 

trên bề mặt xúc tác . 

      Vì  thế để phát triển quá trình reforming xúc tác , ngƣời ta phải hạn chế tới 

mức tối đa quá trình tạo cốc . Trong thực tế sản xuất ngƣời ta thƣờng dùng áp 

suất và nồng độ hydro cao hoặc tiến hành tái sinh liên tục xúc tác (RCC) 

 

 

 

 

 

          I        II      III 

 A = Axit , M = Metan , I = Hydrocracking và Demethylation(M) , 

II=paraffinisomerization, III=Dehydrocyclization. 

Hình 1. Sơ  đồ  các phản ứng chính trong quá trình reforming xúc tác 

1.1.1. Phản ứng dehydrohóa: 

Phản ứng dehydrohóa là loại phản ứng chính để tạo ra hydrocacbon 

thơm. Phản ứng này xảy ra đối với naphten thƣờng là xyclopentan và 

xyclohexan  

M/ A 
n-parafin 

sản phẩm 

cracking 

M or  A 

M/ A 

Iso-parafin 

sản phẩm 

cracking 

M or  A 

cyclopentan 

M/ A 

A 

sản phẩm 

cracking 

M or  A 

M/ A 

Iso-parafin 

sản phẩm 

cracking 

M or  A 

cyclohexan Aromatic Lighter 

Aromatic 

M or  A M A 

Naphthene 

isomerization 
Dehydro- 

genation 

Dealkylation and 

Demethylation 
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(xyclopentan thƣờng nhiều hơn xyclohexan), xyclohexan bị dehydro hóa trực 

tiếp tạo ra hợp chất thơm. 

             CH3                      CH3 

  

Đây là phản ứng thu nhiệt mạnh. Khi càng tăng nhiệt độ và giảm áp 

suất thì hiệu suất hydrocacbon thơm sẽ tăng lên. Theo nghiên cứu cho thấy, 

việc tăng tỷ số H2/RH nguyên liệu có ảnh hƣởng không nhiều đến cân bằng 

của phản ứng dehydro hóa naphten và sự ảnh hƣởng này có thể bù lại bằng 

việc tăng nhiệt độ của quá trình. Khi hàm lƣợng hydrocacbon naphten trong 

nguyên liệu cao, quá trình reforming sẽ làm tăng rõ ràng hàm lƣợng của 

hydrocacbon. Do đó cho phép ta lựa chọn và xử lý nguyên liệu để có thể đạt 

mục đích mong muốn: hoặc tăng hydrocacbon thơm có trị số octan cao cho 

xăng, hoặc để nhận hydrocacbon thơm riêng biệt (B, T, X). Sự tăng trị số 

octan của xăng cũng còn phụ thuộc vào hàm lƣợng n-parafin chƣa bị biến đổi 

chứa trong sản phẩm vì chúng có trị số octan khá thấp. Vì vậy, ngoài phản 

ứng dehydrohoá naphten, cũng cần phải tiến hành các phản ứng khác sao cho 

đảm bảo đƣợc hiệu quả của quá trình reforming.  

Phản ứng dehydro hóa naphten, trong đó đặc trƣng nhất là phản ứng 

dehydro hóa xyclohexan và dẫn xuất của nó, có tốc độ khá lớn khi ta dùng 

xúc tác có chứa Pt. Năng lƣợng hoạt hóa nhỏ khoảng 20 Kcal/mol. 

Phản ứng đồng phân hóa naphten vòng 5 cạnh thành vòng 6 cạnh lại là 

phản ứng có hiệu ứng nhiệt thấp (5 Kcal/mol), nên khi tăng nhiệt độ thì cân 

bằng chuyển dịch về phía tạo vòng naphten 5 cạnh. 

Ví dụ: 

  

 

  + 3H2  (+50 KCal/mol)  

(1) 

  

CH3 
+  3H2   
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Ở đây phản ứng chính của reforming ở 500
o
C, nồng độ cân bằng của 

metyl xyclopertan là 95%, còn của xyclohexan chỉ là 5%. Nhƣng tốc độ phản 

ứng dehydro hóa xảy ra nhanh mà cân bằng của phản ứng đồng phân hóa có 

điều kiện chuyển hóa thành xyclohexan và trong phản ứng, nồng độ của 

naphten chƣa bị chuyển hóa chỉ còn 5%. Nhƣ vậy, nhờ phản ứng dehydro hóa 

naphten có tốc độ cao mà trong quá trình reforming ta sẽ nhận đƣợc nhiều 

hydrocacbon thơm và hydro. Do phản ứng thu nhiệt mạnh  , ngƣời ta phải tiến 

hành phản ứng nối tiếp  trong nhiều thiết bị phản ứng để nhận đƣợc độ chuyển 

hoá cao cần thiết . 

ngoài ra còn có các phản ứng dehydro hoá parafin tạo olefin , tuy 

nhiên hàm lƣợng không đáng kể . 

C9H20                           C9H18     +     H2 

CnH2n +2                      CnH2n    +  H2 

 

1.1.2.phản ứng dehydro vòng hoá n-parafin: 

Phƣơng trình tổng quát có dạng: 

 

 R-C-C-C-C-C-C                                          +   4H2  (  Q = 60  kcal/mol ) 

 

Phản ứng dehydro vòng hoá n-parafin  xảy ra khó hơn so với phản ứng 

của naphten .Chỉ ở  nhiệt độ cao mới có thể  nhận đƣợc hiệu suất hydrocacbon 

thơm đáng kể . Khi tăng chiều dài mạch cacbon trong parafin  ,hằng số cân 

bằng tạo hydrocacbon thơm cũng đƣợc tăng lên  , điều đó thể hiện ở số  liệu 

trong bảng 1 

Bảng 1 : ảnh hưởng của nhiệt độ và chiều dài mạch  cacbon tới hằng 

số cân bằng của phản ứng dehydro vòng hoá parafin [ 7-1 ] 

 

Phản ứng 400 
0
k 600

0
k 800

0
k 

 

                                     

R     
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n-C6H14      C6H6    +  4H2 3,82 . 10
-12

 0,67 3, 68 .    10
5
 

n-C7H16     C7H8   +4H2       6,54 .10
-10

 31,77 9,03 .  10
6
 

n-C8H18      C6H5C2H5+H2 7,18 .10
-10

 39,54 1,17 . 10
7 

n- C9H20    C6H5C3H7+4H2 1,42 .10
-9

 65,02 1,81  .  10
7 

 

Khi tăng nhiệt độ ,hằng số cân bằng của phản ứng dehydro vòng hoá  

parafin  tăng lên rất nhanh ,nhanh hơn so với cả phản ứng dehydro hoá  

naphten .  Nhƣng tốc độ  phản ứng dehydro vòng hoá lại rất nhạy   với sự thay 

đổi áp suất  hoặc tỉ số hydro trên hydrocacbon nguyên liệu . Năng lƣợng hoạt 

động  của phản ứng thay đổi  từ 25 đến 40 kcal / mol , khi dùng xúc tác Cr2O3 

/AL2O3Còn khi dùng xúc tác pt/AL2O3 là từ 20 đến 30 Kcal / mol . Tốc độ 

phản ứng tăng khi tăng số nguyên tử cacbon trong phân tử parafin , điều đó 

dẫn tới hàm lƣợng hydrocacbon thơm trong sản phẩm phản ứng cũng tăng lên 

. Số liệu trong bảng 2 thể hiện rõ điều này . 

Bảng 2 :dehydro vòng hoá parafin trên xúc tác pt  Loại RD . 150 ở 

điều kiện t
0
 = 496 

0
 C , p  = 15 KG /Cm

2
. tốc độ không gian thể tích truyền 

nguyên liệu V/ H / V bằng 2,0 – 2,6 . tỷ số H2/ RH = 5  [ 7- 2  ] 

     

Nguyên liệu Hydrocacbon thơm , % khối 

lƣợng / nguyên liệu 

độ chuyển hoá % V 

n- C7H16 39,8 57,0 

n- C12H26 60,2 67,0 

 

Dehydro vòng hoá parafin để tạo hydrocacbon thơm là một trong 

những phản ứng quang trọng nhất của reforming xúc tác . Nhờ phản ứng này 

mà cho phép biến đổi một lƣợng lớn các hợp chất có trị số octan thấp của 

nguyên liệu thành các hydrocacbon thơm là các cấu tử có trị số octan cao . ( 

ví dụ : trị số octan của n-C7 = 0 còn rị số octan của toluen = 120 ). Phản ứng 

xảy ra ƣu tiên và tạo thành các dẫn xuất của bengen với số lƣợng cực đại , 
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nhóm metyl dính xung quanh , nếu nhƣ nguyên liệu cho phép . Chẳng hạn ở 

465 
0
 C , nếu nguyên liệu là 2,3 – dimetyl hexan thì phản ứng vòng hoá xảy ra 

còn khó hơn nữa . Nhƣng nếu ta tăng nhiệt độ lên trên 510 
0
 C , thì hiệu suất 

hydrocacbon thơm từ các hợp chất trên lại tăng lên nhờ phản ứng đồng phân 

hoá làm thay đổi cấu trúc của mạch alkyl .  
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Hình.2.cân bằng n-C6 – benzen trong            Hình.3.cân bằng n-C7-toluen  

   phản ứng dehydro vòng hoá                  trong phản ứng dehydro vòng hoá 

1.1.3 Phản ứng isomehoá: 

Ngƣời ta thƣờng chia phản ứng hydroIsome hoá thành hai loại: 

a.phản ứng Isome hoá n-parafin : 

Các phản ứng isome hoá  n-pentan và n-hexan là các phản ứng toả 

nhiệt nhẹ .Bảng 3 cho thấy nhiệt phản ứng để tạo thành các isome từ các cấu 

tử riêng. 

Cấu tử  ΔH298 , kcal/mol  

C5:2-metylbutan ( isopentan) 

2,2-dimetylpropan (neopentan) 

C6 : 2-metylpentan (isohexan) 

3-metylpentan 

2,2-dimetylbutan ( neohexan) 

2,3-dimetylbutan 

-1,92 

-4,67 

-1,70 

-1,06 

-4,39 

-2,59 

Bảng 3: nhiệt phản ứng để tạo thành các isome từ các cấu tử riêng 

%mol Toluen %mol   Bennze 

H2/RH=4 

H2/RH=4 

H2/RH=10 

H2/RH=10 

35 ktg/cm2 

H2/RH=4 

35 ktg/cm2 

 

100 

 

 

 80 

 

 

 60 

 

 

 40 

               

  20 
n-C7 

       0 
n-C6 

P=18 kg/cm2 18 kg/cm2 

H2/RH=4 

H2/RH=10 

H2/RH=10 

 

100 

 

 

 80 
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 40 

               

  20 

550 

510 

500 445 400 500 510 450 

480 

T
O
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Do  các  phản ứng isome hoá  là toả nhiệt nên về mặt nhiệt động học , 

phản ứng sẽ không thuận lợi khi tăng nhiệt độ .Mặt khác , phản ứng isome 

hoá n-parafin là phản ứng thuận nghịch và không có sự tăng thể tích , vì thế 

cân bằng của phản ứng chỉ phụ thuộc nhiều vào nhiệt độ . Nhiệt độ thấp tạo 

điều kiện tạo thành các isome và cho phép nhận đƣợc hỗn hợp ở điều kiện cân 

bằng và có trị số octan cao. Đồ thị hình 4 (a,b,c) cho thấy sự phụ thuộc giữa 

nồng độ cân bằng của các isome vào nhiệt độ của phản ứng isome hoá n-

pentan và  n-hexan đƣợc xây dựng từ tính toán và từ thực nghiệm . Từ đồ thị 

cho thấy khi tăng nhiệt độ , nồng độ của các isome đều giảm  , còn nồng độ 

của các n-parafin tăng . Cũng từ đồ thị (hình 4) cho thấy , nếu t
o
 < 200 

0
C sẽ 

thiết lập đƣợc một hỗn hợp  cân bằng có trị số octan cao . 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                                       --- tính toán       — thực nghiệm 

Hình 4: Sự phụ thuộc giữa nồng độ cân bằng của các isome vào nhiệt độ 

của phản ứng isome hoá n-pentan và n-hexan 

 

n - parafin            iso - parafin + Q  =  2 Kcal/mol 

với thiết bị phản ứng reforming xúc tác ở điều kiện 500
0
C và xúc tác 

Pt/AL2O3 , thì cân bằng đạt đƣợc trong vùng phản ứng của thiết bị nhƣ sau : 

t
o
C → t

o
C → 

Iso-pentan 

n-pentan 

neopentan 

4 

5 

1 

2 

3 

C6 
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Với n - C6   là 30%;  n - C5 là 40%;  n - C4  là 60% 

Các phản ứng này có vai trò quan trọng trong qúa trình reforming xúc tác vì 

Với các n - parafin nhẹ, sự isome hóa làm cải thiện trị số octan. 

VD: NO của n - C5  là 62, trong khi đó NO của iso - c5  là trên 80. 

Với các n - parafin cao hơn C5, phản ứng isomehóa dễ xảy ra, nhƣng 

nó chỉ làm tăng không nhiều NO vì còn có mặt các n - parafin chƣa biến đổi 

trong sản phẩm phản ứng. 

VD: n - C7   có NO = 0;  còn trimetylbutan có NO = 110 và hỗn hợp c7 

ở điều kiện cân bằng của phản ứng isomehoá chỉ có NO = 55. Do đó mà phản 

ứng isome hóa tốt nhất nên tiến hành với n - parafin nhẹ C5 hoặc C6). vì khi 

đó sản phẩm có trị số octan cao hơn khi tiến hành isome hoá  với n-parafin 

cao hơn. 

.Olefin cũng có thể bị isome hóa nhƣng thƣờng là hydro isome hóa do 

sự có mặt của hydro trong môi trƣờng phản ứng. 

Hepten - 1 + H2      2-metylhexan                         

Phản ứng này lấy đi một lƣợng hydro làm giảm áp suất của quá trình , 

tạo điều kiện cho phản ứng chính của quá trình reforming , tuy nhiên với hàm 

lƣợng nhỏ nên ảnh hƣởng không nhiều đến quá trình phản ứng . 

.phản ứng isome hoá alxyl xyClopentan thành xyclohexan: 

            R                   R' 

       Δ Q = 4  6 KCal/mol 

 

                                          R' 

                + 3H2  + Δ Q = - 50 KCal/mol 

Ngoài ra còn có phản ứng isome hóa alkyl thơm 
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                                C2H5  

                                                                   
  

 

1.1.4 Phản ứng hydro hóa:  

 

Phản ứng này xảy ra với olefin trong nguyên liệu để tạo thành parafin. 

Phản ứng thực hiện dễ dàng trong điều kiện của quá trình reforming. Thành 

phần olefin cũng có thể chuyển hóa trực tiếp thành aromatic, nhƣng không 

đáng kể. 

Đây cũng là một phản ứng quan trọng vì nó chuyển hóa các 

hydrocacbon chƣa no thành hydrocacbon no làm giảm sự tạo cốc gây nên sự 

khử hoặc hoạt tính các xúc tác. 

1.1.5 Phản ứng hydrocracking và naphten: 

Phản ứng hydrocracking: Đây là phản ứng cracking với sự có mặt của 

hydro phản ứng dễ gãy mạch tạo thành hai parafin khác. Đây là phản ứng 

không mong muốn của quá trình . ở các điều kiện nhất định có thể xảy ra 

cracking sâu tạo khí và sản phẩm nhẹ và giảm thể tích sản phẩm lỏng và đồng 

thời cũng làm giảm hiệu suất hydro (vì tiêu tốn trong phản ứng). Do vậy hiệu 

suất sẽ giảm, phản ứng này xảy ra khá chậm và chủ yếu đƣợc xúc tác bởi 

chức năng axit của xúc tác. 

n - C9H20 + H2    n - C5H12  + C4H10  

n - C9H20 + H2    n - CH4  + n - C8H18   

 CnH2n+2   + H2     CmH2m +2   + CpH2p+2 

Đối với parafin, thƣờng xảy ra các phản ứng hydrocracking và 

hydrogenolyse. 

      R - C - C - R1  + H2    R - CH3 (iso) + R1  - CH3 (iso) + Q=11 

Kcal/mol. 

CH3 

  
CH3 
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      R - C - C - R1  + H2    R2 - CH3 + CH4 (phản ứng hydro genolyse) .  

Naphten cũng có khả năng tham gia phản ứng hydrocracking. Giai đoạn 

đầu tiên của phản ứng này là đứt vòng với sự có mặt của hydro, tạo thành 

parafin 

 

.         

 

      + H2   R3H         R4H  +  R3H  + Q  =  20 KCal/mol 

 

   

   

Hydrocacbon thơm cũng có thể bị hydrodealkyl hóa 

    
            +  H2       C6H6  + RH + Q  = 12  13 Kcal/mol 

 

 

Sản phẩm của quá trình là các hợp chất iso parafin chiếm phần chủ 

yếu và vì phản ứng cũng xảy ra theo cơ chế ioncacboni nên sản phẩm khí 

thƣờng chứa nhiều C3, C4 và C5, rất ít C1 và C2. Nhƣng nếu tăng nhiệt độ cao 

hơn nữa thì sẽ tăng hàm lƣợng C1  và C2, vì lúc này tốc độ phản ứng 

hydrogenolyse sẽ cạnh tranh với tốc độ phản ứng cracking xúc tác. Khi đó 

metan sẽ đƣợc tạo ra với số lƣợng đáng kể. Tác dụng của phản ứng này trong 

quá trình reforming là đã góp phần làm tăng NO cho sản phẩm vì đã tạo ra 

nhiều iso parafin, làm giảm thể tích sản phẩm lỏng và giảm hiệu suất hydro. 

1.1.6 Nhóm các phản ứng tách các nguyên tố dị thể: 

Nếu trong nguyên liệu có các chất chứa S,N,O sẽ xảy ra các phản ứng 

tách các nguyên tố dị thể đó ra khỏi phân đoạn . 

.Tách nitơ (Hydrodenitơ): 

   

 

 
N 

 RH 
 

 

R2 

 

 

R1 
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      + 5H2      C5H12  + NH3 

 

pyridin 

                                   + 4H2   →                            +  NH3 

 

                  Quinolin 

 

C-C-C-C 

 

 
N 
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C     C 

C     C       +  4H2  →    C-C-C-C    +   NH3 

    N   

Pyrol 

 

.Tách lƣu huỳnh (Hydrodesunfua): 

          

                             + 4H2      C5H12   + H2S 

 

   

 Mecaptan  R-SH   +  2H2     →            RH    +   H2S 

 Sunfit         R-S-R  + 2H2      →            2RH  +  H2S 

 Disunfit      R-S-S-R  + 3H2   →            2RH  + 2H2S 

 Thiophen  

 

                                 + 4H2     →           C-C-C-C    +  H2S 

 

 

.Tách oxy: 

          ROH     +    H2      →   RH    +    H2O 

 

 

Đây là những phản ứng làm giảm hàm lƣợng lƣu huỳnh, nitơ trong 

xăng,  

làm giảm khả năng mất hoạt tính và kéo dài tuổi thọ của xúc tác ,do đó nó là 

phản ứng phụ có lợi. 

1.1.7 Phản ứng tạo cốc: 

 Sự tạo cốc trong quá trình reforming là không mong muốn nhƣng do 

sự tƣơng tác của olefin, diolefin và các hợp chất thơm đa vòng ngƣng tụ trên 

tâm hoạt tính xúc tác . 

   

     2                        -2H2                   -2H2 

                                     
     

 

CH3 

 

 
S 

S 
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Cốc sẽ khó tạo ra nếu ta thao tác ở điều kiện nhiệt độ thấp và áp suất 

cao và tỷ lệ H2/RH cao, sự tạo cốc phụ thuộc vào nhiều yếu tố nhƣ :nhiệt độ 

phản ứng , áp suất hydro , độ nặng của nguyên liệu và chính là các hợp chất 

phi hydrocacbon , olefin và các hợp chất thơm đa vòng là các hợp chất đã 

thúc đẩy nhanh quá trình tạo cốc . 

Phản ứng hydrocracking tạo khí xảy ra khi tăng áp suất hydro có thể 

làm hạn chế phản ứng ngƣng tụ và tạo cốc . Tuy nhiên nếu áp suất hydro quá 

lớn , phản ứng hydrocracking lại xảy ra mạnh và cân bằng của phản ứng 

xyclohexan tạo thành benzen  sẽ chuyển dịch về phía trái , tức là giảm bớt 

hàm lƣợng hydrocacbon thơm .Vì thế để hạn chế sự tạo cốc , ngƣời Ta phải 

sử dụng áp suất hydro vừa đủ  sao cho cốc chỉ tạo ra 3-4% so  với trọng lƣợng 

xúc tác trong khoảng thời gian từ 6 tháng đến 1 năm , và các nhà sản xuất xúc 

tác phải chú ý điều khiển các  chức hoạt tính  của xúc tác để góp phần điều 

khiển đƣợc quá trình tạo cốc của quá trình reforming . 

1.2. Cơ chế phản ứng reforming xúc tác : 

1.2.1. Cơ chế phản ứng reforming hydrocacbon parafin: 

có thể tóm tắc các phản ứng chính của quá trình reforming nhƣ sau : 

         naphten              →                 aren   +   H2 

              n-C7              →                aren     +  H2 

                      n-C7               →                iso-C7 

             n-C6            →        benzen   +   H2 

Năng lƣợng hoạt hoá của các phản ứng có giá trị trong khoảng 20 đến 

45 kcal/mol :  

 

 →                              + 3H2     EA = 20 kcal/mol 

 n-C7             →             iso-C7                       EA = 25kcal/mol 

CH3 CH3 
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                       n-C7            →             ∑ C1- C6                     EA = 45 kcal/mol 

                                          →              cốc                            EA= 30 kcal/mol 

Nhiều nhà nghiên cứu cho rằng phản ứng reforming hydrocacbon 

parafin xảy ra theo 3 giai đoạn: loại hydro , đóng vòng , loại hydro từ 

hydrocacbon vòng thành hydrocacbon thơm. 

Giai đoạn đầu và giai đoạn cuối xảy ra trên tâm xúc tác kim loại còn 

giai đoạn giữa xảy ra trên tâm xúc tác axít. Các giai đoạn đó có thể xảy ra xen 

kẽ nhau có nghĩa là trong khi giai đoạn này chƣa kết thúc thì giai đoạn khác 

đã bắt đầu. Nhờ có sự tồn tại của những tâm xúc tác mất ở bên cạnh những  

tâm xúc tác kim loại mà các giai đoạn đó có thể xảy ra nối tiếp, trực tiếp hoặc 

gần nhƣ đồng thời xảy ra. Hay nói một cách khác là các giai đoạn đó xảy ra 

ngay khi sản phẩm của giai đoạn trƣớc chƣa kịp có cấu trúc hoàn chỉnh đang 

ở trạng thái định hình có khả năng phản ứng cao. 

Một phần tử n - hepten (n - C7H16) chuyển hóa thành toluen theo 

những cách  đƣợc thể hiện theo sơ đồ ở ( hình 5). 

 

 

 

 

 

 

                            

 

 Hình 5:Sơ đồ tổng quát reforming  n-C7H16 

-H2 -H2 -H2 -H2 

+ + + 

   

 

-H2 -H2 -H2 

-H
+
 -H

+
 -H

+
 

+H
+
 +H

+
 +H

+
 

R 
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Với cơ chế đóng vòng của 3  cacboncation trên  khi reforming n - C6 , 

thì không phải vòng 6 đƣợc tạo ra đầu tiên mà chính là các hợp chất vòng 5 đã 

sinh ra ( metylcyclopentan, metylcyclopenten.) 

Cuối cùng chính metylcyclopentan đã mất hydro và đồng phân hóa 

thành benzen. Có thể minh họa rõ hơn với quá trình chuyển hóa n - hexan  

thành benzen ở hình 6. 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 6:sơ đồ quá trình chuyển hóa n-hexan thành benzen 

Trong đó: M: là tâm kim loại 

                 A: là tâm axit 

Tốc độ giai đoạn đóng vòng nhỏ hơn nhiều so với tốc độ giai đoạn hydro. 

Bởi vậy khi reforming naphten dễ hơn nhiều so với parafin. Ngƣời ta tính đƣợc 

rằng hằng số tốc độ phản ứng khi reforming các naphten thì lớn hơn cả trăm triệu 

lần so với ở các parafin rất nhiều ,  quan hệ đó biến đổi phụ thuộc vào chất xúc 

tác. 

1.2.2 Cơ chế reforming hydrocacbon naphten: 

 Xét quá trình chuyển hóa cyclohexan thành benzen: 

 

 

 

 

 

 

 

M M A A + 

(-H2) 

   
M M A A A 

+ + 

(-H2) (+H2) (-A
-
) 

(đóng vòng) 

C1 C5 

 

 

 

 

Hình 7:Sơ đồ biểu diễn sự 

chuyển hóa cyclohexan thành benzen 
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Trong đó: + Chiều thẳng đứng: phản ứng trên tâm kim loại 

                 + Chiều nằm ngang: phản ứng trên tâm axit. 

 Phản ứng trên tâm axit: 

Trong các điều kiện reforming thì trên chất mang có thể xảy ra các 

phản ứng đồng phân hóa, phá vỡ hoặc đóng vòng, mở vòng hoặc thu nhỏ 

vòng hydrocacbon. Tất cả các phản ứng trên đều xảy ra theo cơ chế 

ioncacboni. Giai đoạn quan trọng nhất là giai đoạn tạo ioncacboni trên tâm 

axit. Tốc độ tạo thành ioncacboni và sự chuyển hóa tiếp theo của nó theo 

những hƣớng khác nhau đƣợc quyết định trƣớc hết bởi cấu trúc hydrocacbon 

tham gia phản ứng và bản chất tâm axit trên bề mặt chất mang. 

*Các phản ứng trên tâm kim loại: 

Theo thuyết đa vị Baladin thì hai phản ứng dehydro hóa cyclohexan 

và dehydro hoá benzen đều xảy ra theo cơ chế hấp thụ liên tục  trên bề mặt 

một số kim loại nhƣ: Pt, Ni, Co, Pd, Rh... Phân tử cyclohexan bị hấp phụ tại 

tâm hoạt động gồm có 6 điểm. Phản ứng dehydro hóa sẽ xảy ra khi cả 6 

nguyên tử hydro bị tách loại khỏi nguyên tử cyclohexan một cách đồng thời. 

Sau này cùng với sự phát triển của lý thuyết phức  và những phƣơng 

pháp nghiên cứu hiện đại đồng thời cũng phổ biến một quan niệm khác về cơ 

chế dehydro hoá cyclohexan. Theo cơ chế này phân tử cyclohexan lần lƣợt bị 

tách loại 6 nguyên tử hydro và liên tiếp tạo phức  trung gian. 

1.3. Nhiệt động học của phản ứng và điều kiện phản ứng: 

Xét thông số nhiệt động học của một số phản ứng quan trọng trong 

qúa trình reforming xúc tác qua các phản ứng của hydrocacbon C6. 
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Bảng 4: các thông số nhiệt động học các phản ứng hydrocacbon C6 

Phản ứng Kp 500
o
C  H Kcal/mol  

Cyclohexan  C6H6 + 3H2  

Metyl cyclo pentan  

Cyclohexan 

n - hexan  C6H6  + 4H2 

n - hexan  Hexen - 1 + H2 

n - hexan  2 - metyl pentan  

6.10
5
 

0,086 

0,78.10
5
 

1,1 

0,037 

52,8 

- 3,8 

63,8 

- 1,4 

31,0 

Các số liệu nhiệt động học cho thấy tại cân bằng cyclo hexan chuyển 

hóa thành aromatic ở áp suất của hydro và chỉ một lƣợng nhỏ olefin tồn tại 

với parafin. 

Những phản ứng chính của reforming là thu nhiệt. Phản ứng isomehoá 

là trung hòa nhiệt trong khi phản ứng hydro cracking toả nhiệt , các số liệu 

cũng cho thấy hiệu ứng nhiệt của phản ứng phụ thuộc chính vào nồng độ 

xyclonapatran trong nguyên liệu vì nó hấp thụ nhiệt mạnh nhất, vì nhiệt của 

phản ứng đƣợc lấy từ hỗn hợp nguyên liệu và khi nén nhiệt độ của hỗn hợp 

này giảm.  

phản ứng dehydro tạo vòng của parafin và phản ứng dehydro hóa của 

naphtan là những phản ứng chính làm tăng trị số octan. Cân bằng nhiệt động 

của những phản ứng này dịch chuyển về phía sản phẩm phản ứng khi áp suất 

riêng phần của hydro thấp và nhiệt độ phản ứng cao (500
o
C).Tuy nhiên điều 

kiện này thích hợp để tạo thành cốc và sự tạo cốc chỉ có thể ngăn chặn bằng 

cách thực hiện phản ứng trong môi trƣờng hydro, nếu áp suất hydro càng cao, 

sự lắng đọng cốc trên bề mặt xúc tác càng ít. Việc tăng áp suất hydro cũng 

không làm chậm phản ứng hydro hóa tạo ra aromatic. 
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Vậy quá trình reforming xúc tác phải đƣợc thực hiện dƣới áp suất cao 

và hydro sản phẩm đƣợc hoàn lại vùng phản ứng . 

Phản ứng hydrocracking thích hợp ở nhiệt độ và áp suất riêng phần của 

hydro cao,  phản ứng này thƣờng không mong muốn trong quá trình 

reforming vì chúng tiêu thụ hydro và tạo ra hydrocacbon pha lỏng. (Hình 8) 

minh họa sự phụ thuộc của hiệu suất phản ứng vào áp suất phản ứng tại những 

trị số octan khác nhau. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 8: Hiệu suất phản ứng và áp suất tại những trị số octan khác nhau. 

Tại áp suất cao cho trƣớc, trị số octan có thể đƣợc tăng khi tăng nhiệt 

độ mặc dù điều này gây ra sự mất mát hiệu suất do phản ứng hydrocracking 

tăng lên. Nhƣ vậy quá trình thƣờng đƣợc thực hiện ở áp suất thấp để đạt đƣợc 

hiệu suất pha lỏng tăng lên. Tuy nhiên, áp suất riêng phần của hydro phải đủ 

cao để tránh sự tạo thành những hợp chất không no có khả năng bị polime hóa 

tạo thành cốc. 

Trong thực tế, quá trình có thể đƣợc tiến hành trong khoảng nhiệt độ 

455  510
o
C và áp suất 6,5  50 atm. Điều kiện chỉ chuyển hóa một phần 

aromatic còn nếu thực hiện ở nhiệt độ cao hơn và áp suất khoảng 10 atm thì 
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có thể chuyển hóa gần nhƣ hoàn toàn naphten thành aromatic tại cân bằng với 

những quá trình làm việc ở áp suất cao từ 34  50 atm thì vận tốc phản ứng 

hydrocracking cao, mức độ chuyển hóa thành hợp chất thơm giảm (bảng 5), 

vận tốc phản ứng khử hoạt tính xúc tác và hiệu suất hydro thấp. Ngƣợc lại, ở 

áp suất thấp (8,5  20,5 atm) độ chuyển hoá các hợp chất thơm cao, hiệu suất 

hydro cao, phản ứng hydrocracking giảm, nhƣng lại nhanh chóng khử hoạt 

tính xúc tác do sự tạo thành cốc. 

Bảng 5: Đặc trưng vận tốc và hiệu ứng nhiệt của những phản ứng 

reforming quan trọng: 

 

Loại phản ứng 
Vận tốc 

tƣơng đối 

ảnh hƣởng của sự tăng 

áp suất tổng cộng 

Hiệu ứng 

nhiệt 

Hydrocrackin

g 
Thấp nhất Vận tốc tăng 

Tỏa nhiệt vừa 

phải 

Dehydro hóa 

tạo vòng 
Thấp 

Không ảnh hƣởng tới sự 

giảm nhỏ trong vận tốc 
Thu nhiệt 

isome hóa của 

parafin 
Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

isome hóa 

naphten 
Nhanh Giảm vận tốc Tỏa nhiệt ít 

Dehydro hóa 

parafin 
Khá nhanh Giảm độ chuyển hóa Thu nhiệt 

Dehydro hóa 

naphten 
Rất nhanh Giảm độ chuyển hóa Rất thu nhiệt 

 

Nhiệt độ phản ứng đƣợc chọn để làm cân bằng giữa sự tăng hoạt tính 

xúc tác và sự tăng vận tốc phản ứng khử hoạt tính khi nhiệt độ tăng. 

Khoảng nhiệt độ từ 460  525
o
C và thƣờng là giữa 482 và 500

o
C. 

Nhƣng quá trình hoạt động ở áp suất thấp và nhiệt độ khá cao tạo ra sản phẩm 

có trị số octan cao nhất. Khi xúc tác bị mất hoạt tính trong quá trình hoạt động 

nhiệt độ thƣờng đƣợc giảm từ từ để duy trì trị số octan không đổi. 
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Khoảng vận tốc thể tích là từ 0,9 đến 5 phần thể tích nguyên liệu lỏng 

trên thể tích xúc tác trong một giờ, thƣờng dùng nhất là từ 1  2 . Nên lựa 

chọn vận tốc sao cho những phản ứng hydro cracking xảy ra trong giới hạn 

cho phép và những phản ứng dehydro hóa tạo vòng xảy ra đạt yêu cầu mong 

muốn. Phản ứng thơm hóa và isomehoá không bị ảnh hƣởng bởi vận tốc 

không gian nên những phản ứng này đạt cân bằng ngay cả khi vận tốc không 

gian cao. 

Tỷ lệ mol giữa hydro và hydrocacbon nguyên liệu thay đổi từ 3 đến 

10, nhƣng phổ biến nhất là từ 5 đến 8. Tỷ lệ này thì ảnh hƣởng bất lợi đến 

phản ứng thơm hóa, tăng phản ứng hydro cracking và làm  giảm vận tlốc phản 

ứng nhƣ hoạt tính xúc tác. Giá trị lựa chọn thƣờng ở giới hạn thấp để phản 

ứng hydro cracking xảy ra đạt yêu cầu và sự khử hoạt tính xúc tác là thấp. 

Những naphtan có nhánh thƣờng là thành phần chính của nguyên liệu. 

Nguyên liệu có hàm lƣợng hydrocacbon không no cao phải đƣợc hydro hóa 

trƣớc khi phản ứng để giảm tiêu thụ hydro trong phản ứng và sự khử hoạt tính 

xúc tác. Nồng độ của tạp chất trong nguyên liệu đóng vai trò chất gây ngộ độc 

xúc tác phải đƣợc điều khiển nghiêm ngặt. Sunfua làm ngộ độc chức năng 

kim loại của xúc tác nên phải duy trì nồng độ nhỏ hơn 1 ppm đối với nguyên 

liệu cho xúc tác mới. Nguyên liệu có hàm lƣợng sunfua cao phải đƣợc hydro 

sunfua hóa trƣớc phản ứng. Các hợp chất nitơ hữu cơ bị chuyển thành 

amoniac làm ngộ độc chức năng axit của xúc tác. Nồng độ của nó phải nhỏ 

hơn 2 ppm. Nitơ thƣờng đƣợc loại ra khỏi nguyên liệu xử lý hydro xúc tác, 

đồng thời với hydro desunfua hóa. Nƣớc và các hợp chất chứa Clo cũng là 

thành phần không mong muốn trong nguyên liệu vì nó thay đổi độ axit của 

chất mang và làm đảo lộn cân bằng của những phản ứng đang xảy ra vì những 

hợp chất này để loại bỏ, hàm lƣợng của chúng cần phải điều khiển cẩn thận để 

duy trì độ axit của xúc tác. Những kim loại nhƣ ASipb, Cu phải giữ nồng độ 
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rất thấp vì chúng tạo hợp kim với chì làm khử hoạt tính của xúc tác. Hàm 

lƣợng asen trong nguyên liệu phải thấp hơn 30 phần tử. 

II. NGUYÊN LIỆU VÀ SẢN PHẨM 

2.1. Nguyên liệu: 

Phân đoạn xăng chất lƣợng thấp có giới hạn sôi từ 60  180
o
C làm 

nguyên liệu cho quá trình reforming xúc tác. Phân đoạn xăng có điểm sôi đầu 

nhỏ hơn 60
o
C là không thích hợp vì nó không chứa cycloankan và hoàn toàn 

không có khả năng chuyển hóa thành aren, mà chỉ chứa các hydrocacbon có 

số cacbon nhỏ hơn 6, chỉ có khả năng chuyển hóa thành các hydrocacbon nhẹ 

(khí).Nhƣng điểm sôi cuối cao hơn 180
o
C thì gây ra nhiều cốc lắng đọng trên 

xúc tác làm giảm thời gian sống của xúc tác trong điều kiện phản ứng. Nhƣ 

vậy, naphtan là thành phần mong muốn còn aromatic và olefin là thành phần 

không mong muốn trong nguyên liệu. Nguyên liệu càng giàu parafin càng khó 

reforming nhƣng cũng có thể đạt hiệu suất cao nếu tiến hành ở điều kiện thích 

hợp. Nguyên liệu là xăng của quá trình cracking không tốt bằng xăng chƣng 

cất trực tiếp vì hàm lƣợng olefin cao. Tuy nhiên gần đây, do sự phát triển của 

quá trình làm sạch của sản phẩm dầu mỏ bằng hydro, các hợp chất olefin, các 

hợp chất chứa S, N, O trong nguyên liệu,vì vậy các hệ thống reforming xúc 

tác hiện tại còn có thể sử dụng các phân đoạn xăng của quá trình thứ cấp nhƣ 

xăng của quá trình cốc hóa, xăng của cracking nhiệt... làm nguyên liệu. 

Trong thực tế tuỳ thuộc vào mục đích của quá trình mà lựa chọn các 

phân đoạn xăng nguyên liệu thích hợp. Nếu nhằm mục đích thu xăng có trị số 

octan cao, thƣờng sử dụng xăng có phân đoạn từ 85  180
o
C và 105  180

o
C 

với sự lựa chọn này sẽ thu đƣợc xăng có trị số octan cao, đồng thời giảm đƣợc 

khí và cốc không mong muốn, phân đoạn có nhiệt độ sôi đầu là 105
o
C có thể 

sản xuất xăng có trị số octan đến 90  100 đồng thời làm tăng hiệu suất xăng 

và hydro. 
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Nếu nhằm mục đích thu các hợp chất thơm cần lựa chọn phân đoạn 

xăng hẹp thích hợp để sản xuất, benzen sử dụng phân đoạn xăng có giới hạn 

sôi 62 đến 85
o
C. Để sản xuất toluen sử dụng phân đoạn xăng có giới hạn sôi 

105  140
o
C.  

Phân đoạn có nhiệt độ sôi từ 62  140
o
C đƣợc sử dụng để sản xuất hỗn 

hợp benzen, toluen, xylen,trong khi phân đoạn có khoảng nhiệt độ sôi 62 đến 

180
o
C để sản xuất đồng thời cả aren và xăng có trị số octan cao. Do vậy để 

đạt đƣợc những sản phẩm mong muốn, một số quá trình tiến hành tách phân 

đoạn sơ bộ để tách phần nhẹ và phần nặng. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 9. Quan hệ giữa thành phần cất của nguyên liệu với hiệu suất và chất 

lượng của sản phẩm reforming 

Phân đoạn của các nguyên liệu 1- Phân đoạn 60 - 180
o
C; 2- Phân đoạn 85 - 

180
o
C; 3- Phân đoạn 105 - 180

o
C . 
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Thành phần hydro cacbon của nguyên liệu ảnh hƣởng đến hiệu suất 

xăng, để đánh giá chất lƣợng nguyên liệu reforming xúc tác thông qua thành 

phần hoá học của nguyên liệu , hãng UOP đã đƣa ra một chuẩn số tƣơng quan 

KUOP đƣợc xác định theo biểu thức sau : 

                     KUOP  = 12,6 -  (  n   +  2Ar ) /100 

         

N- hàm lƣợng % của naphten; 

        Ar- hàm lƣợng % của hydrocacbon thơm. 

    Trong nguyên liệu reforming xúc tác , K UOP và đặc biệt là tổng số N+ 2Ar 

thay đổi trong một khoảng rộng  ( tổng N +  2Ar có thể từ 30 đến 80 ) . Nếu 

KUOP = 10 thì nguyên liệu chứa nhiều hydrocacbon thơm hơn .Nếu KUOP = 11 

thì nguyên liệu chứa nhiều naphten và hydrocacbon thơm một vòng . Còn nếu 

bằng 12 là nguyên liệu chứa một hỗn hợp bằng nhau giữa hydrocacbon vòng 

và hydrocacbon parafin , còn nếu bằng 13 thì nguyên liệu chứa chủ yếu là 

hydrocacbon parafin . Nhƣ vậy,nếu KUOP thấp hay tổng số  N  +  2Ar   trong 

nguyên liệu càng cao thì nguyên liệu càng chứa nhiều  naphten và nguyên liệu 

đó càng thuận lợi để nhận reformat có trị số octan cao . 

Bảng 6. Tính chất ,  thành phần của nguyên liệu và sản phẩm trong quá 

trình Reforming xúc tác của phân đoạn 85  180
o
C và 105  180

o
C cho 

xăng có trị số octan là 90 (I - xăng prlan, II - Balyk, III - Romihkino, N - 

Kotuttepe). 

Các tính chất 
Phân đoạn 85  180

o
C 

Phân đoạn 105 

180
o
C 

I II III I II III 

Nguyên liệu       

Trọng lƣợng riêng d4
20

 

thành phần hydrocacbon % 
0,738 0,736 0,742 0,750 0,750 0,772 

aren 6,5 7,4 10,0 7,4 12,2 11,0 

Xycloankan 26,0 27,4 27,0 23,1 26,0 48,0 
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Trị số octan 37,0 - 39,5 25,5 39,0 55,0 

ankan 67,5 65,2 63,0 69,5 61,8 41,0 

Xăng reforming trong lƣợng 

riêng d4
20

  
0,785 0,789 0,796 0,798 0,795 0,804 

Thành phần hydrocacbon % 

chƣa no 
1,2 0,4 0,8 0,9 0,7 0,5 

aren 64,5 64,7 65,5 65,4 67,5 68,5 

no 34,5 34,4 33,7 33,7 31,8 31,0 

Hiệu suất %       

Xăng ổn định 75,0 76,5 77,7 76,0 81,0 88,3 

Hydro 1,2 1,2 1,3 1,3 1,6 2,2 

 

Bên cạnh đó,  các hợp chất phi hydrocacbon , đặc biệt là các hợp chất 

của lƣu huỳnh và của nitơ trong nguyên liệu phải giảm tới mức cực tiểu và 

nhỏ hơn giới hạn cho phép . Vì các hợp chất này chỉ làm tăng tốc độ các phản 

ứng ngƣng tụ tạo nhựa và cốc , gây độc cho xúc tác , làm giảm nhanh hoạt 

tính của xúc tác . Vì thế nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào reforming xúc tác đều 

phải đƣợc qua công đoạn xử lý bằng hydro hoá làm sạch để loại bỏ các hợp 

chất phi hydrocacbon , các hợp chất olefin ,diolefin và cả kim loại do nhiễm 

bẩn vào trong nguyên liệu reforming trong quá trình chế biến . Các hợp chất 

phi hydrocacbon sẽ đƣợc loại ra ở dạng khí nhƣ NH3, H2S Và H2O nhờ quá 

trình hydro hoá làm sạch . Tuỳ thuộc vào chế độ công nghệ và nhất là xúc tác 

mà quá trình hydro hoá làm sạch sẽ đạt đƣợc các chỉ tiêu về chất lƣợng cho 

nguyên liệu reforming xúc tác nhƣ ở bảng 7. 

 

 

                Hàm lƣợng lƣu huỳnh                     max                0,5  ppm 

                Hàm lƣợng nitơ  max                0,5  ppm 

                Hàm lƣợng oxy                               max                 2   ppm 

 H àm lƣợng clo                              max                 0,5 ppm 

                Hàm lƣợng các kim loại              
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                Hàm lƣợng asenic                           max                  1  ppb 

                Hàm lƣợng chì                               max                  20 ppb 

                Hàm lƣợng đồng                             max                 5  ppb            

 

 

Bảng 7.Hàm lượng cho phép các hợp chất phi hydrocacbon có mặt trong 

nguyên liệu reforming xúc tác 

 

 

2.2. Hydro hóa làm sạch nguyên liệu: 

Cơ sở lý thuyết của quá trình hydro hóa làm sạch: 

Tất cả quá trình reforming xúc tác thƣờng áp dụng một trong hai loại 

sơ đồ  công nghệ, đó là tái sinh xúc tác gián đoạn và tái sinh xúc tác liên tục. 

Nhƣng dù áp dụng sơ đồ nào, nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào quá trình 

reforming xúc tác cũng cần phải đƣợc qua công đoạn làm sạch hay xử lý bằng 

hydro (nhất là quá trình sử dụng xúc tác đa kim loại). 

Nguyên liệu naphta, xăng (có thể dùng cả kerosen, gasoil khi xử lý các 

nhiên liệu này) đƣợc trộn với hydro để tiến hành phản ứng ở nhiệt độ và áp 

suất cao. Các phản ứng hóa học sẽ xảy ra cùng với quá trình hydrodesunfua 

hóa là nohóa olefin và thơm, demetal hóa và hydrocracking. Khi mục đích của 

quá trình này là xử lý nguyên liệu cho reforming xúc tác, thì hydrodesunfua 

hoá và demetal hóa là nhiệm vụ chính của công đoạn này. Những 

hydrocacbon chứa lƣu huỳnh và các tạp chất khác chứa trong nguyên liệu sẽ 

đƣợc phản ứng với hydro trên xúc tác Co hoặc xúc tác Ni/Mo trên chất mang 

để các tạp chất này đƣợc tách ra một cách chọn lọc và nhờ đó các đặc tính của 

nguyên liệu đƣợc cải thiện. 

Các tạp chất khác nhƣ hợp chất chứa Nitơ, Oxy và kim loại, khi phản 

ứng với hydro sẽ tạo ra các hợp chất amoniac, nƣớc và hydrogenat kim loại. 

Các hợp chất olefin đƣợc no hóa, nhờ vậy cải thiện đƣợc độ ổn định của sản 

phẩm.  
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Các phản ứng chính có thể xảy ra gồm: 

2.2.1. Tách lưu huỳnh: 

Mercaptan  R - SH + H2      RH + H2S 

Sunfit   R - S - R +2H2      2RH + H2S 

Disunfit  R - S -  S - R + 3H2      2RH + 2H2S 

Sunfit vòng  

       

                       

 

Thiophen  

              

                     S   +  4H2      C - C - C - C  + H2S 

2.2.2. Tách Nitơ: 

 

Pyridin     +  5H2      C - C - C - C + NH2 

 

 

Quinolin             C - C - C - C 

     +  4H2            + NH3 

          

 

 

Pyrol      C      C 

                      

              C      C         +  4H2     C - C - C - C  + NH3 

                     

                  N 

2.2.3. Tách oxy  

   0H  

Phenol  

    +  H2      + H20 

 

2.2.4. Phản ứng với olefin:  

olefin      H2      parafin 

olefin thẳng  C - C = C - C - C - C + H2  C - C - C - C - C - C  

 

  

 

N 

 

N 

 

  

 

S  +  2H2      C - C - C - C + H2S 

 

  
+  H2     (naphten) 
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olefin vòng                                               

 

2.2.5. Tách kim loại: 

Các kim loại ở trong hợp chất cơ kim đƣợc tách ra trƣớc hết bởi sự 

phân huỷ các kim loại, bị giữ lại trong xúc tác hoặc do hấp thụ hoặc phản ứng 

hóa học với xúc tác. 

2.2.6. Tách halogen: 

Các halogen hữu cơ đƣợc phân huỷ hoàn toàn trên xúc tác tạo thành 

các muối vô cơ, chúng đƣợc tách ra khi ta phun nƣớc để hạn chế tối đa sự ăn 

mòn thiết bị. 

2.2.7. Sự tái hợp của sunfua hydro với olefin tạo ra mercaptan: 

Hàm lƣợng của các tạp chất cần tách sẽ đƣợc khống chế bằng điều 

kiện công nghệ của quá trình. 

 

2.3. Sản phẩm của quá trình reforming xúc tác: 

Sản phẩm chính thu đƣợc trong quá trình reforming xúc tác bao gồm 

xăng có trị số octan cao, các hydro cacbon thơm (BTX). Quá trình reforming 

cũng là một nguồn đáng kể để sản xuất ra sản phẩm phụ thuộc là hydro kỹ 

thuật đặc biệt là trong quá trình sử dụng nguyên liệu giàu naphten để sản xuất 

hydrocacbon thơm. 

2.3.1 Xăng có trị số octan cao: 

Xăng reforming xúc tác là loại xăng quan trọng nhất vì nó có hàm 

lƣợng các hợp chất thơm và trị số octan rất cao và ổn định, hàm lƣợng sunfua 

và nhựa thấp. Nó có thể sử dụng ngay mà không cần xử lý thêm. Xăng 

reforming cũng là thành phần chính để sản xuất xăng không chì. Đặc tính 

xăng reforming phụ thuộc chủ yếu vào nguyên liệu đầu và đặc tính của quá 

trình (chế độ làm việc, xúc tác). Khi đạt đƣợc trị số octan rất cao thì hàm 

lƣợng các hợp chất thơm và tỷ trọng tăng nhƣng hiệu suất và tính dễ bay hơi 

giảm. Xăng reforming có thành phần chủ yếu là các hydrocacbon thơm và 

parafin, lƣợng hydrocacbon không no chỉ chiếm 2%, lƣợng naphten không 

quá 10%, Vì vậy có độ ổn định cao. Các hydrocacbon thơm trong xăng tập 
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trung ở các phân đoạn có nhiệt độ sôi hơi cao do đó sự phân bổ trị số octan là 

không đều. Khoảng nhiệt độ sôi của vùng sản phẩm là rộng hơn của nguyên 

liệu .Một ít hợp chất thơm và olefin có thể bị ngƣng tụ tạo ra những hợp chất 

có nhiệt độ sôi rất cao. Vì áp suất cao thích hợp cho phản ứng hydrocracking 

và áp suất thấp thích hợp cho phản ứng dehydrohóa, sản phẩm của quá trình 

áp suất cao có nhiệt độ sôi thấp, vì phản ứng hydrocracking làm thấp khoảng 

nhiệt độ sôi, còn phản ứng dehydrohóa làm tăng lên lƣợng hợp chất thơm tập 

trung ở phần nhiệt độ sôi cao. Do vậy phần có nhiệt độ cao hơn có  trị số 

octan cao hơn. Tính chất và thành phần sản phẩm của một số loại xăng 

reforming đƣợc trình bày ở bảng 6. Butan tạo ra trong quá trình thƣờng chứa 

từ 40  50% isobutan, pentan chứa khoảng 55  65% và iso tuỳ thuộc vào 

nguyên liệu ban đầu và điều kiện tiến hành quá trình mà ta có thể thu đƣợc 

xăng có trị số octan lên tới 100  105 (RON) . 

Ƣu điểm của xăng reforming xúc tác là trị số octan cao, lƣợng olefin 

thấp nên độ ổn định oxy hóa cao (1700  1800 phút), thuận lợi cho quá trình 

bảo quản, tồn chứa và vận chuyển. Tuy vậy, nhƣợc điểm lớn nhất của xăng 

reforming xúc tác là ít phần nhẹ trong quá trình không xảy ra sự cắt mạch 

cacbon để tạo hydrocacbon nhẹ nên tỷ trọng xăng cao, áp suất hơi bão hòa 

thấp, sự phân bổ thành phần phân đoạn không đều nên động cơ sẽ khó khởi 

động nếu nhiệt độ thấp và làm việc ở chế độ không ổn định.Trong quá trình 

bảo quản, vận chuyển và sử dụng xăng đều dễ bị oxy hóa bởi oxy trong không 

khí và tạo thành các sản phẩm chứa oxy rất đa dạng, mức độ oxy hóa phụ 

thuộc rất nhiều vào chất lƣợng của xăng, cụ thể là thành phần hóa học của 

xăng. Các hợp chất olefin có 2 nối đối xứng và các loại cacbua hydro dạng 

mono hoặc diolefin nối với phần thơm là kém ổn định nhất. 

Bảng 8.chất lượng xăng của quá trình platforming 

Chỉ tiêu xăng ổn định 

 

Hàm lƣợng parafin trong nguyên 

liệu % khối lƣợng 

40 <65 <40 
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Trọng lƣợng riêng ở 20
o
C g/cm

3
 

(d4
20

) 

0,785 0,798 0,796 0,772 

Thành phần phân đoạn, 
o
C     

Nhiệt độ sôi đầu 49 42 58 58 

10% 82 76 97 110 

50% 135 137 141 141 

90% 172 170 171 168 

Nhiệt độ cuối  202 214 199 205 

Thành phần hóa học, % trọng lƣợng     

Hydrocacbon không no olefin 2,2 0,9 1,0 0,5 

Hydrocacbon thơm 59 65 62 68,5 

parafin + naphten 38,8 33,7 37 31 

Trị số octan MON 80 85 80 85 

Trị số octan RON 89 95 89 95 

 

2.3.2. Các hydrocacbon thơm:  

Các hydrocacbon thơm thu đƣợc bao gồm benzen, toluon, xylen 

(BTX) chủ yếu nhận đƣợc từ quá trình reforming xúc tác. Khi kết hợp với các 

quá trình khác nhƣ phân chia, tái phân bố, hydrodealxyl, isome hoá... cho 

phép nhận B, T, X rất thích hợp cho các quá trình tổng hợp hóa dầu và hóa 

học Bảng 9. 

Bảng 9: Đặc trưng phân bố trị số octan của xăng reforming 

xúc tác khi  RON = 83 

 

Nhiệt độ 

sôi  
o
C 

Hiệu 

suất %v 

parafin 

%v 

olefin 

%v 

naphten 

%v 

RH 

thơm 

%v 

RON 

Đến 60 5,03 99,1 - 0,6 0,1 89,6 

 4,87 95,6 - 3,6 0,8 78,9 

60 - 86 9,72 67,2 10 21,9 9,7 73,2 
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86 - 102 9,96 63,6 1,4 23,9 11,1 64,0 

102 - 111 9,87 34,5 1,2 12,6 51,7 88,3 

111 - 130 9,88 55,9 1,6 11,3 31,2 66,0 

130 - 139 9,78 43,3 1,4 8,3 47,0 82,0 

139 - 141 9,84 30,4 1,0 5,6 63,0 92,5 

141 - 161 9,91 39,7 1,8 6,9 51,6 80,0 

161 - 170 9,91 25,2 1,8 3,0 70,0 94,7 

170 - 183 4,95 15,5 1,5 2,3 80,7 99,1 

183 5,77 1,0 4,0 5,0 90,0 104,5 

Mất mát 0,57      

 Nhƣ đã nêu ở phần trên, nguyên liệu tốt nhất cho quá trình là naphten 

và sau đó là parafin. Những sản phẩm thơm có nhiệt độ cao hơn nhƣ 1, 2, 4 và 

1, 3, 5, 0 trimetyl benzen, 1, 2, 4, 5 và 1, 2, 3, 5 - teinmetyl benzen cũng đƣợc 

sản xuất nhờ reforming, nhƣng không thể thu đƣợc sản phẩm tinh khiết. 

Khoảng 90% hiệu suất thơm (từ naphten) có thể thu đƣợc dễ dàng trong quá 

trình ở áp suất thấp (200 - 400 psi) vì nguyên liệu cho quá trình ít có xu 

hƣớng tạo thành cốc hơn các nguyên liệu khác, vận tốc thể tích thấp và nhiệt 

độ vừa phải, sản phẩm thƣờng là hỗn hợp toluen - xylen, benzen - toluen hoặc 

hỗn hợp cả 3 thành phần đó. Các hợp chất thơm có thể đƣợc thu hồi và tinh 

chế bằng các quá trình hấp thụ (chất hấp thu silicagen). Chƣng cất trích ly 

(phenol), chƣng cất đẳng phí, hoặc tích luỹ bằng dung môi dietylen glycol 

(xioxyt + lƣu huỳnh). 

 Benzen : trong quá trình reforming, benzen thƣờng đƣợc tạo ra dƣới 

dạng hỗn hợp với các hydrocacbon thơm khác và đƣợc tách ra bằng cách trích 

ly dung môi hoặc chƣng cất đẳng phí vì nó tạo hỗn hợp đẳng phí với các 

hydro cacbon thơm khác. Hai quá trình chủ yếu là hydro reforming ở 480  

550
o
C, với xúc tác trioxylmolipden kết hợp với chƣng cất trích ly bằng phenol 

và quá trình platforming udex với nguyên liệu là phân đoạn có nhiệt độ sôi là 
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150  400
o
F, xúc tác platin, nhiệt độ phản ứng 800  950

o
F : độ chuyển hóa 

benzen trong qúa trình udc  là 80%, quá trình kèm theo trích ly bằng dung 

môi là các glycol (ví dụ: 75% dietylenglycol và 25% dipropylenglycol) và 

một ít nƣớc. Benzen thu đƣợc có độ tinh khiết cao thƣờng đƣợc sử dụng để 

trộn với xăng vì nó có đặc tính chống kích nổ cao, có xu hƣớng làm giảm sự 

khó nổ máy. Ngoài ra benzen còn là nguồn nguyên liệu để sản xúât rất nhiều 

hợp chất hóa học và là dung môi cho nhiều sản phẩm công nghiệp. 

 Toluen: Thƣờng thu đƣợc đồng thời với benzen trong quá trình 

hydro reforming và platforming. Tuy nhiên sự dehydro hóa của naphten dễ 

dàng hơn benzen, lƣợng toluen thu đƣợc nhờ reforming rất lớn đƣợc ứng 

dụng chủ yếu là phần của xăng, của dung môi cho nhiều quá trình. 

 Xylen: Thu đƣợc sau quá trình là hỗn hợp các đồng phân của xulen. 

Hiệu suất xylen hỗn hợp sau khi tách benzen và toluen nhờ trích ly trong dung 

môi chọn lọc cao (> 99%) hai quá trình reforming của toyoragon và allentoc - 

richfichtơra có hiệu quả rất cao mà không cần dùng kim loại quý và hydro. Cả 

hai quá trình dễ dàng cho hỗn hợp xylen - benzen với hiệu suất pha lỏng từ 95 

 97% thể tích. Xylen đƣợc sử dụng để pha trộn với xăng (có thể dùng ngay 

dạng hỗn hợp BTX hoặc dung môi). 

2.3.3. Khí hydro kỹ thuật và khí hoá lỏng : 

là khí chứa hydro với hàm lƣợng hydro lớn hơn 80% và là một sản 

phẩm quan trọng của quá trình reforming xúc tác. Khí hydro này một phần 

đƣợc tuần hoàn trở lại quá trình reforming, còn phần lớn đƣợc dẫn sang bộ 

phận làm sạch, xử lý nguyên liệu và các phân đoạn của sản phẩm cất. Đây là 

nguồn hydro rẻ tiền nhất trong tất cả các quá trình sản xuất hydro. 

Ngoài hydro ra , còn thu đƣợc khí hoá lỏng sau khi đã ổn định xăng , 

chủ yếu là khí propan và butan . 
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  III.XÚC TÁC CHO QUÁ TRÌNH REFORMING XÚC TÁC : 

Xúc tác đƣợc sử dụng trong quá trình reforming là loại xúc tác đa 

chức  (lƣỡng chức ) , gồm chức năng Oxy hoá - khử và chức năng Axít . Chức 

năng Oxy hoá khử có tác dụng tăng tốc các phản ứng hydro  hoá - khử hydro . 

Còn chức năng axít có tác dụng thúc đẩy các phản ứng xảy ra theo cơ chế 

ioncacboni nhƣ đồng phân hoá và hydrocracking 

3.1.lịch phát triển của xúc tác : 

Trƣớc đây ngƣời ta sử dụng xúc tác Oxít nhƣ  MoO2 /AL2O3 . loại xúc 

tác này có ƣu điểm là rẻ tiền , bền với hợp chầt chứa S . Khi có mặt của hợp 

chất chứa lƣu huỳnh trong nguyên  liệu thì MoO2 có thể chuyển một phần 

thành MoS2 , dạng này cũng có hoạt tính nhƣ xúc tác nên không cần làm sạch 

S ra khỏi nguyên liệu . Những xúc tác loại này lại có nhƣợc điểm là hoạt tính 

thấp nên quá trình reforming phải thực hiện ở điều kiện cứng : vận tốc thể tích 

thấp  (~0,5h
-1

 ), nhiệt độ cao (~340
O
C) . ở điều kiện này các phản ứng hydro 

cracking  xảy ra rất mạnh . Để tăng độ chọn lọc của quá trình phải thực hiện ở 

áp suất thấp ,nhƣng áp suất thấp lại là tiền đề cho phản ứng tạo cốc xảy ra 

mạnh do vậy không thể kéo dài cho thời gian làm việc liên tục của xúc tác . 

Vì lí do trên mà ngƣời ta phải nghiên cứu ra loại xúc tác pt/AL2O3  để thay thế 

cho loại xúc tác  MoO2 . 

      Loại xúc tác  dạng pt/AL2O3 Là loại xúc tác có hoạt tính cao , độ chọn lọc 

cao ,nên sử dụng loại xúc tác này quá trình reforming chỉ cần thực hiện ở điều 

kiện  mềm : vận tốc thể tích  ( 1,5-4h) , nhiệt độ vừa phải  ( 470 – 520
O
C) . 

Khi dùng xúc tác loại này còn giảm đƣợc sự tạo cốc  . Nhƣng sau một thời 

gian sử dụng xúc tác pt/AL2O3  hoạt tính của xúc tác sẽ giảm  do độ Axít  của  

AL2O3 giảm nên ngƣời ta phải tiến hành clo hoá để tăng độ Axít . Vì thế loại 

xúc tác này chỉ đƣợc sử dụng đến năm 1970 . 
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      Ngày nay ngƣời ta cải tiến xúc tác bằng  cách  biến tính xúc tác : cho thêm 

một kim loại hay thay đổi chất mang . Cho thêm kim loại để giảm giá thành 

xúc tác , xúc tác sử dụng cho quá trình reforming hiện nay là 0,3%pt + 

0,3%Re mang trên   ץ- AL2O3 . Ngoài ra còn có các hợp chất halogen hữu cơ . 

3.2 vai trò của xúc tác hai chức năng: 

3.2.1. Platin:  

Platin là cấu tử rất tốt, đó là kim loại đƣợc dùng chủ yếu trong quá trình 

reforming xúc tác. Palatin không những xúc tác cho phản ứng dehydro hóa 

các naphten và phản ứng dehydro - vòng hoá các parafin tạo ra hydro cacbon 

thơm mà platin còn có tác dụng thúc đẩy cả phản ứng no hóa các hợp chất 

trung gian: olefin, diolefin... làm giảm tốc độ tạo cốc trên bề mặt chất xúc tác 

là một nguyên nhân chính dẫn tới việc giảm hoạt tính chất xúc tác. 

Hàm lƣợng platin trong chất xúc tác reforming chiếm khoảng 0,3  0,7 

(% khối lƣợng) . Hàm lƣợng pt có ảnh hƣởng đến hoạt tính của xúc tác . ví dụ 

khinguyên liệu chứa  hàm lƣợng parafin lớn mà dùng xúc tác chứa 0,35 % 

trọng lƣợng pt trong xúc tác thì nhận đƣợc xăng có trị số octan là 102 mà 

không cần pha thêm nƣớc chì . 

Độ phân tán của pt trên chất mang AL2O3 cũng ảnh hƣởng đến hoạt 

tính của xúc tác . Trong quá trình làm việc của xúc tác hàm lƣợng pt hầu nhƣ 

không thay đổi nhƣng ta vẫn thấy hoạt tính khử hydro lại giảm xuống  đó là 

do các tinh thể pt bị thiêu kết tụ lại thành các tinh thể lớn . Vì vậy tâm hoạt 

động bị giảm xuống . 

Vậy độ hoạt tính phụ thuộc chủ yếu vào hàm lƣợng kim loại pt và đặc 

biệt là độ phan tán của nó trên chất mang Axít . ngƣời ta thấy rằng nếu các hạt 

phân tán có kích thƣớc nhỏ hơn 10A
0
 thì đó là tâm hoạt động mạnh , còn kích 

thƣớc hạt phân tán lớn 70A
0
  thì xúc tác không có hoạt tính đối với các phản 

ứng chính của quá trình reforming  . Để điều chỉnh tƣơng quan giữa  hai xúc 

tác thì pt chỉ nên chiếm 1% bề mặt của chất mang . 
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Khi nghiên cứu ngƣời ta thấy rằng nếu cho thêm nguyên tố Re vào có 

tác dụng kìm hãm sự  thiêu kết của các tinh thể pt vì nguyên tố Re sẽ kết hợp 

với pt tạo thành hợp kim có độ ổn định cao hơn pt nguyên thể . Do đó xúc tác 

của quá trình reforming ngày nay là AL2O3 có thêm nguyên tố Re có hoạt tính 

cao hơn , ổn định và độ bền nhiệt cao hơn. 

3.2.2.chất mang: 

Chất mang trong xúc tác reforming có thể là Al2O3 hoặc là SiO2, 

thƣờng thì ngƣời ta hay dùng Al2O3. Đó là một Oxit có bề mặt riêng lớn (250 

m
2
/g), độ chịu nhiệt độ cao. Bản thân Al2O3 là một axít lewis vì ở nguyên tử 

nhôm còn có một ô lƣợng tử tự do, còn Al2O3 chứa nƣớc là một axit Bronsted 

vì mang H
+
.  

  
 
 

 AL
 

 9 

Chất mang AL2O3 cần phải tinh khiết ( hàm lƣợng Fe , Na không quá 

0,02% trọng lƣợng ) 

Để  tăng cƣờng tính axit ngƣời ta thƣờng halogenua hóa rồi chế hóa 

nhiệt. ở đây thƣờng dùng clo. 

Nếu sử dụng chất mang φ- AL2O3 hayδ- AL2O3  với diện tích bề mặt 

khoảng 250 m
2
/g thì đƣợc bổ sung thêm các hợp chất halogen nhƣ flo ,clo, 

hay hỗn hợp của chúng . Độ Axít tăng khi tăng hàm lƣợng của halogen , thực 

tế cho thấy chỉ nên không chế hàm lƣợng của halogen khoảng 1% so với xúc 

tác để tránh phân huỷ mạnh . Halogen đƣợc đƣa vào xúc tác khi chế tạo hoặc 

khi tái sinh xúc tác . Khi có clo thì quá trình xảy ra nhƣ sau : 
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Chức năng Axít đƣợc thể hiện bởi chất mang . Độ Axít của nó có vai 

trò đặc biệt quan trọng khi chế biến nguyên liệu  parafin  có trọng lƣợng phân 

tử lớn : các tâm Axít  kích động phản ứng hydrocracking của các parafin , 

phản ứng đồng phân hoá hydrocacbon naphten 5cạnh  thành 6 cạnh , tiếp theo 

đó là các naphten 6 cạnh bị khử hydro tạo thành các hydrocacbon  thơm . 

3.2.3. Chuẩn bị chất xúc tác: 

Để đƣa platin lên bề mặt chất mang trong công nghiệp ngƣời ta dùng 

phƣơng pháp ngâm, tẩm. Tẩm Al2O3 bằng dung dịch H2PtCl6 đã axit hóa, 

nung và khử trong dòng khí hydro. Sự phân tán platin lên chất mang có thể 

xảy ra theo cách sau:  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Vµo nh÷ng n¨m 1950  1970 chÊt xóc t¸c chñ yÕu cho reforming lµ 

Pt/Al2O3. Nã cã ­u ®iÓm lµ cã ho¹t ®é cao, song kh«ng bÒn v÷ng ë ¸p suÊt 
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phục đƣợc những nhƣợc điểm của chất xúc tác Pt/Al2O3.  Từ đó chất xúc tác 
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Năm 1972 mới chỉ có 29%  reformat thu đƣợc nhờ chất xúc tác đa kim loại thì 

tỉ phần đó đã là 80% vào năm 1982. 

Trong công nghệ reforming liên tục CCR (continuous catalytic 

reforming) chất xúc tác ở dạng viên có đƣờng kính 1,5  2,5mm để có thể 

chuyển động dễ dàng giữa lò phản ứng và lò tái sinh. 

3.3. Tính chất của chất xúc tác: 

3.3.1. độ Hoạt tính: 

Có  nhiều phƣơng pháp để đánh giá hoạt tính của xúc tác . Nhƣng về 

bản chất  các phƣơng pháp cơ bản đều giống nhau , đều giựa vào thiết bị 

chuẩn v à nguyên liệu mẫu cùng các điều kiện công nghệ của phòng thí 

nghiệm , để xác định hiệu suất của các sản phẩm . Độ hoạt tính của xúc tác 

đƣợc biểu diễn thông qua chỉ số hoạt tính , đó là  giá trị của hiệu suất xăng (% 

khối lƣợng). 

3.3.2 Độ chọn lọc: 

khả năng của xúc tác làm tăng tốc độ các phản ứng có lợi , đồng thời 

làm giảm tốc độ phản ứng không mong muốn đƣợc gọi là độ chọn lọc của xúc 

tác . Trong quá trình reforming xúc tác , độ chọn lọc của xúc tác quyết định 

có khả năng tạo sản phẩm có giá trị đó là xăng có chất lƣợng cao . Trong quá 

trình reforming xúc tác độ chọn lọc  của chất xúc tác đƣợc đo bằng t ỉ lệ  của  

hàm lƣợng hydrocacbon (có ít nhất hơn 5 nguyên tử cacbon) trên hàm lƣợng 

hydrocacbon đƣợc chuyển hoá ( hiệu xuất ).có hai phản ứng dẫn tới việc giảm 

hiệu suất là : 

  Phản ứng hydro phân sinh ra khí C1, C2. 

  Phản ứng hydrocracking tạo ra propan và butan. 

Để tăng tính chọn lọc của chất xúc tác thì ngƣời ta thêm vào một số 

kim loại khác (kim loại thứ hai), đặc biệt là ở áp suất thấp. 
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3.3.3. Độ bền: 

Trong quá trình phản ứng thì độ bền của chất xúc tác bị thay đổi (giảm 

dần). Đó là chính ảnh hƣởng của nhiệt độ. Trong những điều kiện của 

reforming xúc tác, sự mất hoạt tính là do : 

 Giảm bề mặt chất xúc tác do sự thiêu kết và tạo cốc. 

  Sự giảm hoạt tính axit. 

Tuy nhiên sự giảm hoạt tính axit có thể đƣợc bổ sung bằng sự clohóa 

trong khi tái sinh chất xúc tác. Mặt khác sự kém tinh khiết của chất độn cũng 

có thể làm cho chất xúc tác có độ bền kém . 

3.3.4. Tính nhạy cảm đối với tạp chất: 

Chất xúc tác trong quá trình reforming xúc tác rất nhạy cảm đối với 

một số tạp chất, quá trình đó có thể là thuận nghịch hoặc bất thuận nghịch. 

Trong số các tạp chất mà trong quá trình thuận nghịch là H2O và Oxy (O2). Sự 

tạo thành nƣớc trong quá trình reforming xúc tác dẫn tới sự rửa giải Clo và 

giảm hoạt tính của axit của chất mang. 

Bên cạnh đó hợp chất của Nitơ (NH3) cũng gây ảnh hƣởng không tốt 

đến quá trình. Ngoài ra chất xúc tác cũng rất nhạy cảm với các hợp chất của 

lƣu huỳnh (H2S). Ngƣời ta nhận thấy H2S gây ức chế chức năng kim loại với 

phản ứng sau:  

            Pt + H2S  PtS + H2 

3.4 những nguyên nhân làm giảm hoạt tính của xúc tác : 

Sau một thời gian làm việc , hoạt tính của xúc tác bị giảm xuống đó là 

do các nguyên nhân sau :                                                                     

3.4.1. Ảnh hƣởng của hợp chất chứa lƣu huỳnh: 

 Các hợp chất chứa lƣu huỳnh (S) rất dễ gây ngộ độc nguyên tử platin 

(pt) gây ảnh hƣởng không tốt tới chức năng dehydrohóa vì nó làm cho kim 
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loại hoạt tính pt bị sulfid hóa. Tuỳ theo các hợp chứa S mà nó gây ảnh hƣởng 

khác nhau. Ví dụ: 

  Hợp chất marcaptan và sulfid làm giảm hoạt tính mạnh. 

  Hợp chất thiofen, S nguyên tố, H2S gây ảnh hƣởng ít hơn. 

Nếu trong nguyên liệu có chứa H2S thì nó sẽ gây ức chế hoạt tính của 

kim loại platin theo phản ứng sau: 

                  

Ngoài ra H2S còn gây ăn mòn thiết bị. Nguyên liệu chứa S sẽ tạo ra 

một số anhydrid, các anhydrid sẽ tác dụng với Al2O3 tạo ra Al2(SO4)3 làm cho 

quá trình tái sinh xúc tác sẽ gặp khó khăn hơn rất nhiều, hơn nữa chất xúc tác 

sau khi tái sinh cũng không thể đạt đƣợc kết quả nhƣ mong muốn. Đối với 

nguyên liệu cho quá trình reforming xúc tác thì hàm lƣợng S cho phép là 

<1ppm.  

Để đảm bảo thời gian làm việc lâu dài của xúc tác thì các hợp chất lƣu 

huỳnh cần đƣợc tách ra khỏi nguyên liệu trƣớc khi đƣa vào quá trình 

reforming, với khí H2S trong công nghiệp ngƣời ta khử ra khỏi khí tuần hoàn 

bằng cách hấp phụ bằng dung dịch monoetanolmin và tốt nhất là làm sạch lƣu 

huỳnh ngay trong nguyên liệu từ khâu đầu tiên trƣớc khi đƣa vào quá trình 

reforming xúc tác . 

3.4.2. Ảnh hƣởng của hợp chất chứa Nitơ (N): 

 Cũng nhƣ S các hợp chất chứa N cũng làm giảm độ hoạt tính của xúc 

tác vì các chất chứa N thƣờng có tính bazơ (nhƣ NH3 ) sẽ làm trung hoà các 

tâm Axít của xúc tác nên giảm tốc độ phản ứng hydro hoá và  dehydro hoá 

,dẫn đến làm xấu đi các chỉ tiêu của xăng reforming . Hàm lƣợng của nitỏ 

trong nguyên liệu sẽ không vƣợt quá 10
-4

% trọng lƣợng . 

Pt + H2S               PtS + H2 
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Khi reforming xúc tác các hợp chất nitơ sẽ bị phân huỷ và tạo thành 

NH3 , chất NH3 sẽ gây ngộ độc xúc tác ,khi tăng nhiệt độ trong các thiết bị 

phản ứng thì làm tăng việc giảm hoạt tính xúc tác  và dẫn đến việc giảm thời 

gian làm việc của xúc tác . Khi tăng hàm lƣợng các hợp chất nitơ trong 

nguyên liệu làm giảm các chỉ tiêu của xăng reforming . ảnh hƣởng của nitơ 

lên xúc tác pt/AL2O3 phụ thuộc vào tính chất của chất mang và độ phân tán 

của platin trên chất mang . 

Đa số các quá trình reforming đều sử dụng quá trình hydro hoá làm 

sạch  nguyên liệu . 

3.4.3 Ảnh hƣởng của nƣớc: 

Nƣớc có mặt trong nguyên liệu sẽ pha loãng các trung tâm Axít . Làm 

giảm độ Axít của chất mang và làm tăng độ ăn mòn của thiết bị . Hàm lƣợng 

nƣớc chứa trong nguyên liệu đƣợc khống chế trong giới hạn từ 10- 15ppm . 

Để tránh ăn mòn thiết bị cần tách nƣớc ra khỏi nguyên liệu bằng cách dùng 

quá trình làm khô  khi dùng ― rây phân tử ―  hoặc phun khí clo vào nguyên 

liệu chứa nƣớc . Chẳng hạn nhƣ ở quá trình Ultra-forming , với nguyên liệu 

chứa 15ppm nƣớc , ngƣời ta phun clorua vào xúc tác đã tái sinh trong một 

thời gian cần thiết để khôi phục lại hoạt tính ban đầu của xúc tác . Trong một 

số trƣờng hợp khác , ngƣời ta sử dụng 1,5 ppm hợp chất diclopropylen  phun 

vào khi hàm lƣợng nƣớc trong nguyên liệu tới 50ppm. Ngƣời ta cũng thấy , 

xúc tác trên chất mang SiO2-AL2O3 Là loại rất nhạy với nƣớc thì biện pháp 

trên rất hữu hiệu . 

3.4.4. Ảnh hƣởng của một số kim loại: 

Một số kim loại đặc biệt là As, Pb và Cu gây ngộ độc xúc tác rất 

mạnh. Những kim loại này có thể có sẵn trong nguyên liệu hoặc là do xâm 

nhập vào trong nguyên liệu khi vận chuyển, chế biến. Các hợp chất chì tích 

đọng dần trên xúc tác và làm thay đổi nhanh hoạt tính xúc tác. Nếu lƣợng của 
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Pb  0,5% thì chất xúc tác pt/Al2O3 sẽ không tách đƣợc hoàn toàn chì khi tái 

sinh,do đó hoạt tính của chất xúc tác sẽ không đảm bảo đƣợc để quá trình xảy 

ra với hiệu suất cao. Để làm sạch các kim loại chì và asen ngƣời ta dùng 

phƣơng pháp hydrohóa. 

Hàm lƣợng của các kim loại cho phép trong nguyên liệu lần lƣợt là: 

As < 0,001ppm; Pb < 0,02 ppm; Cu < 0,05 p 

3.4.5. Lớp than cốc: 

Lớp than cốc bao phủ trên bề mặt chất xúc tác là nguyên nhân chính 

dẫn đến sự giảm hoạt tính xúc tác mặc dù sự tạo cốc ở đây là không đáng kể 

so với quá trình cracking. 

Cơ chế của quá trình mất hoạt tính xúc tác có thể đƣợc hiểu nhƣ sau: 

Đây là quá trình grafid hóa làm che phủ các tâm hoạt động trên bề mặt chất 

xúc tác. Những phản ứng gây ra hiện tƣợng đó là: phản ứng trùng hợp các 

hydrocacbon, ngƣng kết đa vòng các hydrocacbon thơm, trong đó phản ứng 

trùng hợp là chủ yếu. 

  

Các phản ứng trên có thể xảy ra đồng thời tại hai tâm hoạt động của 

chất xúc tác ngay từ khi xuất hiện các olefin, các hydrocacbon thơm ở tâm 

hấp phụ hóa học trên bề mặt chất xúc tác. 

Cốc sẽ ít đƣợc tạo ra trong điều kiện thích hợp về nhiệt độ, áp suất, tỷ 

lệ hydro/nguyên liệu. Phản ứng tạo cốc là một phản ứng phức tạp. Qua nghiên 

cứu  và thực tế cho thấy sự tạo cốc phụ thuộc vào nhiều yếu tố: 

  Nhiệt độ 

  Áp suất của vùng phản ứng. 

 Tỷ lệ giữa hydro và nguyên liệu. 

  Nồng độ Clo. 

trùng hợp - H2 
Parafin                         Monolefin                            cốc   
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 Độ phân tán của các tiểu phân kim loại platin trên chất mang. 

3.5. tái sinh chất xúc tác :  

3.5.1. Sự thay đổi của chất xúc tác trong quá trình làm việc. 

Trong quá trình làm việc thì chất xúc tác bị thay đổi tính chất và do đó 

hoạt tính cũng nhƣ độ chọn lọc bị giảm đi. Những sự thay đổi này là do sự tạo 

cốc trên bề mặt chất xúc tác do ảnh hƣởng của nhiệt độ cao, do các tạp chất có 

trong nguyên liệu và khí tuần hoàn. Sự thay đổi tính chất của chất xúc tác có 

thể chia làm hai dạng sau : 

  Những thay đổi có thể khôi phục đƣợc (tạm thời). Đó là các 

thay đổi do sự ngộ độc hay sự tạo cốc thuận nghịch bởi các hợp 

chất của oxi, nito, lƣu huỳnh  

 Những thay đổi vĩnh viễn : Đối với pt /AL2O3 có sự thay đổi 

vĩnh viễn do thay đổi bề mặt riêng của xúc tác hay thay đổi 

trạng thái phân tán của pt trên chất mang . 

3.5.2. Các phƣơng pháp tái sinh chất xúc tác : 

3.5.2.1. Tái sinh bằng phƣơng pháp oxyhóa: 

Đây là phƣơng pháp tái sinh chất xúc tác bằng cách đốt cháy cốc bám 

trên bề mặt chất xúc tác bằng oxy không khí ở nhiệt độ 300  500
o
C. Dùng 

dòng khí nóng chứa từ 2  15% oxy (O2) để đốt cốc và giữ ở khoảng nhiệt độ 

trên để không làm tổn hại tới tâm kim loại platin. Chất xúc tác sau khi đã tái 

sinh chứa ít hơn 0,2% cốc. 

Quá trình đốt cháy cốc đƣợc biểu diễn theo phƣơng trình sau : 

                    CxHy  + O2   CO2   +H2O  + Q 

Ta thấy rằng quá trình này tỏa nhiệt. Sự tỏa nhiệt này có ảnh hƣởng rất 

lớn tới độ bền của chất xúc tác :  
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- Khi nhiệt độ quá cao thì Al2O3  sẽ  bị thay đổi cấu trúc. 

- Nhiệt độ cao dẫn tới sự giảm độ phân tán của platin do các phân tử 

này bị đốt cháy. 

Chính vì vậy ngƣời ta tìm cách giảm nhiệt độ xuống mức cho phép để 

tránh gây ảnh hƣởng tới chất xúc tác.  

3.5.2.2. Tái sinh bằng phƣơng pháp khử: 

Ngƣời ta nhận thấy rằng nếu tái sinh bằng phƣơng pháp oxyhoá thì 

các hợp chất của lƣu huỳnh (S) sẽ không bị loại bỏ hoàn toàn. Hợp chất của 

lƣu huỳnh sau khi đã tái sinh bằng phƣơng pháp oxy hóa thƣờng ở dạng 

Sulfat. Với phƣơng pháp khử ngƣời ta dùng dòng khí chứa 10% hydro ở áp 

suất khoảng 2 atm. Chất xúc tác sau khi tái sinh thì lƣợng cốc giảm xuống còn 

khoảng 0,03  0,05% trọng lƣợng. 

3.5.2.3. Tái sinh bằng phƣơng pháp Clo : 

Chất xúc tác sau một thời gian sử dụng thì hàm lƣợng Clo bị giảm 

xuống và do đó làm giảm tính axit dẫn đến làm giảm hoạt tính. 

Để khắc phục hiện tƣợng này ngƣời ta thêm vào vùng phản ứng các hợp chất 

hữu cơ chứa Clo cùng với nguyên liệu. Ngoài ra ngƣời ta còn tiến hành Clo 

hóa chất xúc tác trong giai đoạn nung của  quá trình  tái sinh xúc tác . Lúc này 

có thể cho clo vào ở dạng khí . Ví dụ :xúc tác pt/AL2O3 Đã làm việc 15.000h 

đầu tiên đem xúc tác này tái sinh bằng oxihoá bằng hỗn hợp nitơ - oxi , hàm 

lƣợng oxi 1-1,5% thể tích , ở điều kiện từ 7-10 at và dần dần tăng nhiệt đến 

500
O
C . Xúc tác sau khi đã đốt cốc đem clo hoá ở áp suất khí quyển trong môi 

trƣờng không khí , ở lối vào và ra thiết bị phản ứng làm sao cho hàm lƣợng 

clo bão hoà trong xúc tác . 
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             Kết quả sau khi clo hoá cho thấy hàm lƣợng clo trong xúc tác tăng từ 

0,07-0,08% trọng lƣợng còn hàm lƣợng sắt giảm từ 1-1,5% trọng lƣợng . Fe 

bị giảm xuống do : 

                        2Fe2O3        +     6Cl 2        →      4Fe2O3    +   3O2 

             Sau khi tái sinh bằng clo còn thấy lƣợng chì cũng bị giảm xuống . 

Ngoài ra nó còn làm tốt độ phân tán của pt trong xúc tác . Nhƣng nếu hàm 

lƣợng clo trong xúc tác quá cao ( chiếm 1,4% trọng lƣợng thì tính chất phân 

huỷ tăng lên mạnh , điều này sẽ làm cho hiệu suất khí tăng lên . Đó là điều 

không mong muốn trong quá trình reforming . Qua thực nghiệm cho thấy , 

chế độ tái sinh xúc tác bằng clo nhƣ sau: 

 Tốc độ thể tích nạp không khí (h
-1

) 

 Nhiệt độ ( 
O
C) 

 thời gian tái sinh (h) 

 nồng độ clo trong không khí (% trọng lƣợng ). 

            Hàm lƣợng clo trong xúc tác tối ƣu nhất là 0,8-0,95 trọng lƣợng . 

Xúc tác AL2O3  sau khi tái sinh clo thì độ hoạt tính và độ  chọn lọc gần nhƣ 

đƣợc khôi phục lại hoàn toàn . 

3.5.3. Tuổi thọ xúc tác và giới thiệu một số chất xúc tác: 

3.5.3.1. Tuổi thọ xúc tác: 

Độ chọn lọc của hầu hết các xúc tác giảm theo thời gian sử dụng, xúc 

tác mất hoạt tính dehydro hóa do tạo thành cốc hoặc do những thay đổi vật lý 

trong thành phần và cấu trúc của xúc tác. Sự giảm hoạt tính hydro hóa mạnh 

hơn sự giảm hoạt tính hydrocracking. Do đó, khi nhiệt độ đƣợc thay đổi để bù 

vào sự mất mát hoạt tính, tỷ lệ hydrocracking tăng làm cho hiệu suất khí tăng, 
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hydro giảm và hiệu suất lỏng giảm. Sự giảm độ chọn lọc của các xúc tác theo 

nhiệt độ đƣợc trình bảy trong hình 4. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 10:Sự mất mát độ chọn lọc của xúc tác áp suất 100  500 PSig,  

RON : 95 - 100. 

Kết quả cho thấy sự giảm độ chọn lọc của xúc tác pt - Re nhỏ hơn xúc 

tác Pt. Đặc điểm nổi bật khác của xúc tác này lớn hơn của xúc tác pt đến 4 

lần.  

Trong những điều kiện thích hợp xúc tác kim loại có thể hoạt động đến 

hơn 40 năm, trong những thiết bị tuần hoàn, thì xúc tác thƣờng có thể sử dụng 

đƣợc sau vài trăm lần tái sinh trƣớc khi phải thay thế hoàn toàn.Sau một lần 

tái sinh, nếu đƣợc xác định là không còn hoạt tính nữa thì xúc tác đƣợc thay 

thế. Những xúc tác này thƣờng đƣa đến nhà máy thu hồi kim loại để thu hồi 

platin và các kim loại quý khác nhƣ reni. Kim loại đƣợc thu hồi có thể lại 

đƣợc đƣa ra sản xuất xúc tác phục vụ cho quá trình. 

3.5.3.2. Giới thiệu một số chất xúc tác. 

Dƣới đây là một số chất xúc tác dùng trong reforming xúc tác do một 

số hãng nổi tiếng trên thế giới chế tạo: 

8 

7 

6 

5 

4 

3 

2 

1 

0 
 25 50 75 100      Nhiệt độ, F 

Khí và butan 

Pt 

Pt - Re 

Pt 

Pt - Re 
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Loại xúc tác Hãng chế tạo Kim loại hoạt động 

D Chervon Re 

R 16 - R 20 UOP Re 

R 22 - R D150 UOP Ge 

R 130 thế hệ mới UOP Không công bố 

E 151 Engelgard Re 

L Ashachi Chernical Pb 

KX 130 ESSO Research Ir và kim loại khác 

E 160 Engelgard Không công bố 

RG 451 Procatalyse Không công bố 

RG 482 IFP và Procatalyse Không công bố 

CR 201 Total và CRD Platin - thiếc 

AR IfP Không công bố 

Bảng10:các đặc trưng của xúc tác quá trình reforming xúc tác  

IV. CÔNG NGHỆ REFORMING  

 4.1 Các yếu tố ảnh hƣởng đến quá trình: 

quá trình reforming có các thông số công nghệ chính nhƣ : nhiệt độ , 

tốc độ nạp liệu , áp suất và tỉ lệ mol giữa H2/RH của nguyên liệu  

4.1.1. Ảnh hưởng của nhiệt độ: 

quá trình reforming xúc tác tiến hành trong điều kiện nhiệt độ nằm 

trong khoảng 479 –525
0
c . khi điều kiện áp suất và tốc độ thể tích không đổi 

.Nếu giảm nhiệt độ thì sẽ tăng hiệu xuất xăng ,hiệu suất khí giảm , lƣợng 

hydrocacbon thơm không nhiều nên trị số octan của xăng không cao , tuy 

nhiên ít tạo cốc bám trên bề mặt xúc tác nên thời gian làm việc của xúc tác dài 

hơn . Ngƣợc lại khi tăng nhiệt độ quá trình thì hàm lƣợng khí tăng lên , thành 

phần lỏng giảm xuống dẫn đến hiệu suất xăng giảm , tuy nhiên lƣợng 

hydrocacbon thơm tăng nên trị số octan của xăng tăng . khi nhiệt độ tăng thì 
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khả năng tạo cốc cao nên dễ làm mất hoạt tính của xúc tác .Vì vậy , điều 

chỉnh nhiệt độ sao cho phù hợp với các thông số kỹ thuật khác để đảm bảo 

hiệu suất , chất lƣợng của sản phẩm yêu cầu . 

Bảng 11: Ảnh hưởng của nhiệt độ tới một số chỉ tiêu của sản phẩm 

Chỉ tiêu 
Nhiệt độ (

o
C) 

435 450 465 480 

Hiệu suất xăng đã khử propan (%) 98 96,8 95 91,6 

Hàm lƣợng phân đoạn có T
o
s đến 

100
o
C (% TT) 

34 36 41 46 

Hàm lƣợng hydrocacbon thơm trong 

xăng (% TT) 
19 27 35 45 

Áp suÊt h¬i b·o hßa cña x¨ng 

(mmHg) 
310 350 430 590 

Trị octan theo phƣơng pháp nghiên 

cứu (không pha nƣớc chì) 
67,5 74 80,5 89 

  
4.1.2. Ảnh hưởng của áp suất 

 

phần lớn các phản ứng chính của quá trình reforming xúc tác đều kèm 

theo quá trình tăng thể tích .Theo quan điểm nhiệt động học thì áp suất cao sẽ 

cản trở quá trình của các phản ứng tăng thể tích có nghĩa là cản trở quá trình 

tạo hydrocacbon thơm. Nhƣng nếu áp suất thấp thì phản ứng cracking xảy ra 

mạnh, dẫn đến tạo cốc nhiều vì vậy ngƣời ta phải duy trì áp suất cao trong hệ 

thống. Áp suất trong hệ thống đƣợc quyết định chủ yếu bởi hoạt tính và độ 

chọn lọc của chất xúc tác. Ví dụ trƣớc sử dụng xúc tác Mo/Al2O3 thì áp suất 

trong hệ thống chọn 15  20 at. Nhƣng hiện nay thƣờng dùng xúc tác 

Pt/Al2O3 thì duy trì áp suất 20  40 at trong hệ thống mà hoạt tính tạo 

hydrocacbon thơm vẫn đảm bảo. 

Áp suất của quá trình là nhân tố chính ảnh hƣởng đến hiệu suất và sự 

quay vòng xúc tác, áp suất từ 400  500 psi thích hợp để thời gian quay vòng 

xúc tác dài, do vậy sự giảm áp suất, cân bằng phản ứng dehydro hóa chuyển 
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về phía làm giảm hiệu suất sản phẩm thơm và hydro. Sự giảm áp suất làm 

giảm khả năng hydrocracking. Việc tăng phản ứng  dehydro hóa và phản ứng 

hydrocracking làm tăng hiệu suất  C5  và sản phẩm reforming. Nhƣng sự giảm 

áp suất thấp sự khử hoạt tính xảy ra nhanh đến mức thời gian rỗng của xúc tác 

chỉ vài ngày, trong khi ở áp suất cao thời gian sống của xúc tác có thể đến 1 

năm. Các thiết bị bán tái sinh không thuận lợi cho hoạt động ở áp suất thấp 

cho đến khi sự đƣa vào xúc tác hai hay nhiều kim loại làm giảm mức độ tạo 

cốc. Nhờ vậy có thể sử dụng áp suất 200  250 psig mà vẫn duy trì đƣợc thời 

gian quay vòng xúc tác khử khi hoạt động ở áp suất cao. Với thiết bị tuần 

hoàn và thiết bị lớp xúc tác chuyển động thì áp suất có thể giảm đến 85 psig. 

Trong những hệ thống nhiều thiết bị hoặc thậm chí trong cùng một thiết bị độ 

giảm áp suất có thể thay đổi theo sự thay đổi tỷ lệ cấp liệu và tỷ lệ khó tuần 

hoàn.  

Áp suất riêng phần của hydro cũng ảnh hƣởng đáng kể đến quá trình,  

ảnh hƣởng này đƣợc minh hoạ bằng sự phụ thuộc vận tốc phản ứng dehydro 

hóa đóng vòng của n - heptan đƣợc xúc tác bởi Pt/Al2O3 vào áp suất riêng 

phần hydro . 

Khi không có hydro thì không xảy ra phản ứng vì bề mặt kim loại bị 

che phủ bởi cốc khi tăng áp suất hydro, bề mặt kim loại đƣợc làm sạch một 

phần và cả phản ứng dehydro hoá đóng vòng đều xảy ra. Nếu áp suất riêng 

phần của hydro vƣợt quá 10 atm thì có thể loại bỏ cốc hầu nhƣ hoàn toàn. 

Nhƣng nếu tăng hơn nữa thì hạn chế vân tốc phản ứng dehydro hóa, áp suất 

riêng phần cũng ảnh hƣởng đến phản ứng isomehoá và dehydroisome hóa. 

4.1.3. Tốc độ nạp liệu: 

khi tăng lƣu lƣợng nguyên liệu (hay giảm chất xúc tác trong các thiết 

bị phản ứng ) sẽ làm giảm thời gian tiếp xúc của các chất tham gia phản ứng 

với chất xúc tác dẫn đến làm tăng hiệu suất xăng ổn định và tăng hàm lƣợng 

hydro trong khí tuần hoàn , giảm hiệu suất hydrocacbon thơm dẫn đến trị số 
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octan giảm . Nghĩa là khi tăng tốc độ thể tích thì các phản ứng khử hydro của 

napten , hydro cracking, đồng phân hoá butan và pentan sẽ chiếm ƣu thế và 

xảy ra nhanh hơn. Còn các phản ứng đòi hỏi thời gian nhƣ khử hydro , vòng 

hoá parafin, khử alkyl ,hydrocracking , hydrocacbon nhẹ xảy ra yếu hơn . vì 

vậy tính toán tốc độ nạp liệu riêng sao cho phù hợp .Trong quá trình 

reforming xúc tác thì tốc độ nạp liệu riêng thƣờng đƣợc duy trì trong khoảng 

1,5 giờ (h
-1

) 

4.1.4. Tỷ lệ hydro/hydrocacbon nguyên liệu: 

tỷ lệ mol hydro trong khí tuần hoàn trên mol nguyên liệu trong quá 

trình reforming xúc tác thay đổi trong một giới hạn rất rộng tuỳ theo mục đích 

của quá trình. áp suất hydro là yếu tố rất quan trọng để tránh sự tạo cốc . Tỷ  

lệ mol H2/RH xác định nồng độ của hydrocacbon trong vùng phản ứng .tỷ lệ 

mol hydro sử dụng ổn định do nạp khí chứa hydro cho tuần hoàn trở lại từ quá 

trình phản ứng . 

chọn tỷ số tuần hoàn khí chứa hydro đƣợc quyết định bởi các yếu tố : 

thành phần phân đoạn của nguyên liệu , độ khắc khe của quá trình và trị số 

octan của sản phẩm xăng . Tỷ lệ hydro trên nguyên liệu càng cao thì tốc độ 

tạo cốc trên xúc tác càng nhỏ và thời gian làm việc của xúc tác càng kéo dài . 

song nếu tăng tỷ lệ sẽ dẫn tới tiêu tốn một lƣợng nhiệt đáng kể , đồng thời làm 

tăng trở lực thuỷ động và thể tích của thiết bị , ống dẫn.Vì vậy cần phải điều 

chỉnh tỷ lệ hydro trên nguyên liệu sao cho phù hợp với yêu cầu sản phẩm  

4.2. Giới thiệu một số sơ đồ công nghệ: 

4.2.1. Giới thiệu chung: 

 Quá trình reforming xúc tác với lớp xúc tác cố định đầu tiên đƣợc áp 

dụng trong công nghiệp vào năm 1940 và khi đó dùng xúc tác molipden. Song 

quá trình này đã không đƣợc phát triển vì sự tạo cốc quá nhanh trên xúc tác. 
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Vào năm 1949, reforming xúc tác sử dụng xúc tác trên cơ sở Pt ra đời và quá trình 

này liên tục đƣợc cải tiến,cải tiến theo hƣớng xúc tác và cải tiến theo hƣớng công 

nghệ và đã mang lại những kết quả đáng kể  (bảng12)  cho ta thấy sự cải tiến về 

xúc tác và công nghệ. 

Bảng12: Sơ lược tiến hành cải tiến xúc tác và công nghệ reforming xúc tác 

trên thế giới. 

1940 

1949 

1950 - 

1960 

1960 

1970 

1980 

1990 

Reforming xúc tác đầu tiên sử dụng xúc tác molipden . 

Phát triển xúc tác Pt . 

Rất nhiều quá trình Reforming xúc tác đƣợc phát triển từ xúc tác 

Pt . 

Phát triển xúc tác đa kim loại (ngoài Pt còn có các kim loại khác). 

Quá trình reforming tái sinh xúc tác liên tục ra đời. 

Quá trình reforming tái sinh xúc tác sản suất hydrocacbon thơm. 

Ra đời quá trình reforming xúc tác mới (new reforming). 

 

Từ năm 1950, nhiều quá trình reforming xúc tác sử dụng xúc tác Pt đã 

đƣợc phát triển và quá trình reforming trong khu lọc dầu là chìa khoá chính để 

sản suất xăng có trị số octan cao cùng với quá trình cracking với lớp xúc tác 

sôi (FCC). Quá trình reforming xúc tác khi sử dụng thiết bị với lớp xúc tác cố 

định nên nó phải định kỳ dừng làm việc để tái sinh xúc tác bị cốc hóa. Một số 

quá trình sử dụng là phản ứng có đƣờng van song song để dễ tái sinh xúc tác 

ở từng lô phản ứng riêng mà không cần phải dừng làm việc toàn bộ hệ thống 

(quá trình powerformer). 

Vào thập niên 1960, xúc tác hai và đa kim loại đã đƣợc phát triển. Xúc 

tác hai và đa kim loại đã đƣợc cải tiến có độ bền cao, chống lại sự tạo cốc, đã 

góp phần nâng cao chất lƣợng của sản phẩm. Sản phẩm có RON = 100 mà 

vốn đầu tƣ, chi phí vận hành không cao . 

Đầu những năm 1970 một cải tiến nổi bật về quá trình reforming xúc 

tác ra đời đó là quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và tiếp theo là 

của IFP, xúc tác bị cốc hóa đƣợc tháo ra liên tục khỏi lò phản ứng và đƣợc 
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đƣa quay trở lại lò phản ứng sau khi đã đƣợc tái sinh trong thiết bị tái sinh 

riêng. Quá trình này đƣợc gọi là quá trình tái sinh liên tục xúc tác (CCR). Nhờ 

khả năng tái sinh liên tục xúc tác bị cốc hóa, quá trình CCR cho phép dùng áp 

suất thấp và tháo liên tục, hàng năm chƣa phải thay xúc tác mới, cũng nhờ 

giảm áp suất mà hiệu suất hydrocacbon thơm và H2 tăng lên đáng kể. 

Ngày nay, quá trình CCR với áp suất siêu thấp và có thể làm việc ở áp 

suất 3,5 at. Hầu nhƣ tất cả các quá trình reforming xúc tác mới đƣợc xây dựng 

đều là quá trình CCR. 

Bảng 13. Các hãng đi đầu trong quá trình cải tiến reforming xúc tác 

Tên quá trình 
Hãng thiết 

kế 

Loại thiết bị 

phản ứng 

Loại 

xúc tác 

Loại lò 

tái sinh 

(Platformer) 

Platreforming 
UOP Xúc tác cố định 

R11 - R12 

Pt = 0,375  0,75 

Tái sinh 

gián đoạn 

Powerforming 

(Powerformer) 
EXXON Xúc tác cố định 

KX, RO, BO 

(Pt, Re) 

Tái sinh 

gián đoạn 

IFP reforming 

(IFP reforming) 
IFP Xúc tác cố định 

RG 400 

Pt (0,2 - 0,6) 

Tái sinh 

gián đoạn 

Maonaforming 

(Maonaformier) 
Engelhard Xúc tác cố định 

RD.150 

(pt = 0,6); E500 

Tái sinh 

gián đoạn 

ReNiforming 

(Reniformier) 
CRC Xúc tác cố định FC (pt, Re) 

Tái sinh 

gián đoạn 

CCR plat-

forming 

(CCR plat-

Former) 

UOP 

Xúc tác chuyển 

động, thiết bị 

phản ứng 

chồng lên nhau 

 

R16 : 20 

pt, Re 

 

Tái sinh 

liên tục 

AromiZer IFP 

Xúc tác chuyển 

động, thiết bị 

phản ứng 

chồng lên nhau 

Pt, Re 
Tái sinh 

liên tục 

 

 Phƣơng pháp tái sinh xúc tác của quá trình reforming xúc tác 

thƣờng đƣợc chia làm 3 loại : Thiết bị bán tái sinh (xúc tác cố 

định), thiết bị tái sinh tuần hoàn (có lắp đặt 1 thiết bị phản ứng 

phụ) và thiết bị lớp xúc tác chuyển động. 
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Ở đây vấn đề cơ bản trong thiết kế thiết bị xúc tác là cân bằng nhiệt. 

Những phản ứng tạo ra những sản phẩm thơm là  thu nhiệt. Mặc dù những 

phản ứng này đƣợc bù lại bởi phản ứng tỏa nhiệt hydrocracking, vẫn cần phải 

cung cấp một lƣợng lớn nhiệt vào vùng phản ứng. Trong thiết bị lớp xúc tác 

cố định, nhiệt đƣợc cung cấp bởi việc sử dụng một số thiết bị nối tiếp với sự 

gia nhiệt lại ở giữa những phản ứng. Vì những hợp chất có khả năng phản ứng 

cao, phản ứng đầu tiên nên độ giảm nhiệt độ lớn xảy ra ở thiết bị đầu tiên. 

Mỗi thiết bị tiếp theo có độ giảm nhiệt độ thấp hơn thiết bị trƣớc. 

Trong quá trình xúc tác chuyển động nhiệt đƣợc cung cấp bởi dòng 

khí tuần hoàn. Trong hydroforming pha lỏng, dòng khí tuần hoàn đƣợc đƣa 

vào đáy của thiết bị và đi qua lớp xúc tác tầng sôi : Do sự trộn nhanh chóng 

của xúc tác, nhiệt độ của lớp xúc tác là hằng số. Trong xúc tác chuyển động 

không có sự trộn của xúc tác, do đó dòng khí tuần hoàn nóng đƣợc đƣa vào 

vài điểm trong lớp xúc tác. Xúc tác đƣợc đốt nóng khi nó đi qua mỗi điểm. 

Giữa các điểm nhiệt độ của xúc tác giảm do tác dụng của những phản ứng thu 

nhiệt. 

Hệ thống bán tái sinh : Nguyên liệu đƣợc sử lý trƣớc khi đi qua bộ 

phận trao đổi nhiệt với dòng sản phẩm, nguyên liệu kết hợp với dòng khí tuần 

hoàn đi vào thiết bị cấp nhiệt để tăng nhiệt độ lên khoảng 900  980
o
F. Sau 

đó, nguyên liệu đi qua một loạt thiết bị phản ứng. Các lò nung ở giữa các thiết 

bị để bù lại sự mất mát nhiệt do các phản ứng thu nhiệt. Sản phẩm sau khi trao 

đổi nhiệt với nguyên liệu đƣợc đi vào một máy sấy chân không. Tại đây, sản 

phẩm lỏng đƣợc lấy ra ở đáy còn phần ở đỉnh đƣợc phân chia thành sản phẩm 

hydro và khí tuần hoàn. Sản phẩm lỏng đƣợc đƣa đi ổn định để loại bỏ phần 

nhẹ. Thiết bị này ngừng làm việc theo chu kỳ để tái sinh xúc tác. Thời gian 

giữa hai lần tái sinh ít nhất là 6 tháng. Áp suất trong thiết bị thƣờng là từ 500 

 550 psig (áp suất cao). Với thiết bị này, trị số octan lớn nhất của sản phẩm 

chỉ đạt khoảng RON = 100.với công nghệ này mặt dù tiến hành ở áp suất cao 
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nhƣng trong công nghiệp chế biến dầu quá trình này vẫn còn khá phổ biến , vì  

quy trình công nghệ khá đơn giản ,đầu tƣ ban đầu vừa phải ,  điều kiện vận 

hành không quá khắt khe. 

Hệ thống tuần hoàn: Hệ thống này khác hệ thống bán tái sinh ở chỗ 

nó có thêm một số thiết bị phản ứng dự trữ và một hệ thống đƣờng ống nữa để 

xúc tác trong một thiết bị có thể tái sinh trong khi các thiết bị kia vẫn làm 

việc. Thiết bị này có thể thay thế cho bất kỳ thiết bị nào trong hệ thống. Ƣu 

điểm của quá trình này là áp suất thiết bị thấp nên có thể đạt đƣợc hiệu suất 

sản phẩm và trị số octancao (RON trên 100). Cốc ở thiết bị cuối cùng thƣờng 

nhiều hơn ở các thiết bị trƣớc vì nhiệt độ trung bình cao hơn do vậy nó 

thƣờng đƣợc thay thế thƣờng xuyên hơn. Do hệ thống này làm việc ở áp suất 

thấp hơn (200  400 psig) và điều kiện khắc nghiệt hơn thiết bị phần tái sinh 

nên việc tái sinh từng thiết bị thƣờng xuyên hóa và do đó hiệu suất sản phẩm 

cao hơn trong hệ thống bán tái sinh. 

Hệ thống lớp xúc tác chuyển động: trong hệ thống này, thiết bị 

thƣờng đƣợc đặt chồng lên nhau từ thiết bị cuối cùng . Nguyên liệu cũng đƣợc 

nung nóng bằng trao đổi nhiệt. Thiết bị phản ứng là loại thiết bị chảy  xuyên 

tâm xúc tác chuyển động chậm tại thiết bị đầu tiên ở đỉnh đến thiết bị ở đáy. 

Xúc tác đã bị cốc lắng đọng đƣợc đƣa tới bộ phận tái sinh để khôi phục  lại  

hoạt  tính  rồi   nạp  trở lại thiết bị phản ứng thứ nhất tạo thành một chu trình 

kín . 

Với công nghệ này , nhờ tái sinh xúc tác liên tục mà không phải  dừng 

quá trình để tái sinh xúc tác nhƣ các dây chuyền cũ , và do vậy xúc tác vừa 

mới đƣợc tái sinh đƣợc chuyển liên tục vào thiết bị phản ứng . Điều đó làm 

cho xúc tác có độ hoạt tính cao và ổn định hơn ,và áp suất thấp thuận lợi cho 

quá trình . 
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Một loại khác ít phổ biến hơn là các thiết bị phản ứng đặc riêng nhƣ 

bán tái sinh. Xúc tác đã bị lắng cốc đƣợc lắng ra ở thiết bị cuối cùng và đƣa đi 

tái sinh. Xúc tác mới và xúc tác đã tái sinh đƣợc đƣa vào đỉnh của thiết bị đầu 

tiên để duy trì lƣợng xúc tác không đổi. 

Vì hệ thống này hạn chế sự tạo cốc trên xúc tác nên nó có thể làm việc 

ở áp suất thấp 100 psig hoặc điều kiện khắc nghiệt hơn. Sự mất mát hiệu suất 

sản phẩm có thể hạn chế tối đa nếu chọn đƣợc tỷ lệ tuần hoàn xúc tác thích 

hợp. 

Hệ thống xúc tác tầng sôi : Hệ thống này gồm những thiết bị phản 

ứng và thiết bị tái sinh đặt nối tiếp nhau. Hệ thống làm việc ở áp suất 200  

300 psig nhiệt độ 900
o
F. Để duy trì nhiệt độ này khí tuần hoàn phải đƣợc đun 

nóng đến nhiệt độ 1200
o
F (nhiệt độ nguyên liệu nhỏ hơn 1100

o
F để giảm 

cracking nhiệt). Những đƣờng ống xoắn làm nguội đƣợc lắp trong thiết bị tái 

sinh để làm giảm sự quá nhiệt do đốt cháy và giãn nhiệt độ ở  1100
o
F xúc tác 

có thể đƣợc tuần hoàn với tỷ lệ 1 pound/pound nguyên liệu. 

Nếu tỷ lệ tuần hoàn cao hơn, nhiệt đốt cháy sẽ có thể truyền sang thiết 

bị phản ứng và đƣờng ống làm sạch có thể loại bỏ. Tuy nhiên, nếu tăng tỷ lệ 

tuần hoàn yêu cầu nén khó trong thiết bị tái sinh sẽ tăng vì modipden trong 

xúc tác tuần hoàn sẽ bị khử trong thiết bị phản ứng và bị oxy hóa lại trong 

thiết bị tái sinh. Một phƣơng pháp đƣợc sử dụng để truyền tất cả nhiệt tái sinh 

mà không làm tăng lƣợng không khí. Theo phƣơng pháp này, một vật liệu trở 

chƣa tinh chế đƣợc tuần hoàn giữa thiết bị phản ứng và thiết bị tái sinh với tỷ 

lệ phụ thuộc vào tỷ lệ tuần hoàn xúc tác. 

Các hệ thống kết hợp: trị cố octan của một quá trình reforming có thể 

đƣợc nâng cao bằng cách sử dụng những phƣơng pháp chiết, hấp thụ hoặc 

cracking nhiệt phụ trợ. Sự kết hợp giữa quá trình platforming và chiết gọi là 
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reforming, trong khi sự kết hợp giữa hấp thụ hoặc reforming nhiệt với 

Uareforming gọi là iso - plus. 

Có rất nhiều quá trình feforming khác nhau do các công ty khác nhau 

đƣa ra. Điều kiện hoạt động của một số quá trình đƣợc đƣa ra trong bảng 14 

 

 

 

 

Bảng 14: Điều kiện hoạt động của một số quá trình reforming  

Xúc tác Hydroforming Platforming 

Xúc tác pt 

Tái sinh 

gián đoạn 

Tái sinh 

tuần hoàn 

Thành phần xúc 

tác trên chất 

mang Al2O3  

10% MnO3 pt thadogen 0,5% pt Pt 

Phản ứng   875 - 950 850  950 

T, 
o
F 890 - 940 850 - 960 200 - 600 200 - 400 

P, psig 100 - 300 200 - 700  1 - 5 1- 5 

WHSP, 

pound/pound 
0,3 - 1 1- 4 

  

Tái sinh     

Loại Riêng Không Gián đoạn Tuần hoàn 

T, 
o
F 1100  1050  

P, Psig 200  250  300  

Thời gian giữa 2 Liên tục Vài năm 2 - 5 7,5 bbT 
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lần tái sinh tháng (1b) 

4.2.2. Một số sơ đồ dây chuyền công nghệ: 

4.2.2.1. Sơ đồ công nghệ  quá trình platforming của hãng UOP với 

lớp xúc tác cố định: (hình 13)  

trong công nghệ chế biến dầu , quá trình reforming với lớp xúc tác cố 

định vẫn còn phổ biến . ở đây điều kiện tiến hành quá trình đƣợc chọn để đảm 

bảo thời gian giữa các lần tái sinh lớn  (thƣờng trên 6 tháng đến một năm). 

quá trình tái sinh xúc tác  đợc tiến hành đồng thời trong tấc cả thiết bị phản 

ứng đối với hệ thống không có các thiết bị dự trữ . hệ thống trong đó quá trình 

reforming  xúc tác thực hiện phần tái sinh xúc tác đƣợc tiến hành định kì ngay 

trong thiết bị phản ứng . loại hệ thống này có thể chia làm hai nhóm : 

nhóm 1: các hệ thống trong quá trình tái sinh xúc tác đƣợc  tiến hành 

đồng thời trong tấc cả các thiết bị phản ứng . Hệ thống này đƣợc tiến hành ở 

chế độ cứng vừa phải . Chu kì làm việc của xúc tác kéo dài trong nhiều tháng 

(có thể 4-8 tháng ). Thuộc nhóm này có thể kể đến công nghệ của các nƣớc 

Liên Xô (cũ) và  Mĩ nh quá trình Katforming  và  Gudri-forming . 

nhóm 2: các hệ thống trong đó quá trình tái sinh xúc tác 

đƣợc thực hiện trong một số thiết bị dự 

trữ . Nó cho phép 

không 

cần dừng 

toàn bộ hệ 

thống 

reforming để tái sinh 

Khí 

nhẹ 

Ngƣng 

tụ hồi 

lƣu 
Thiết bị 

phản 

ứng 

Lò gia 

nhiệt 

   

 

 

 

  

   

 
 

 

 

 

 

 

  

 

  

 

 

 

 

Nguyên liệu 

Thiết bị phản ứng 

Sản phẩm 

reformat 

May bơm 

hydro 
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xúc tác , tuy nhiên hệ thống lại phức tạp hơn về mặt công nghệ . Hệ thống nay 

tiến hành ở chế độ cứng và chu kì làm việc của xúc tác ngắn . Tiêu  biểu cho 

nhóm nay là công nghệ Ultraforming và Platforming. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Hình 13: công nghệ reforming với lớp xúc tác cố định  UOP platforming 

 

Nguyên tắc hoạt động: 

Nguyên liệu là phân đoạn naphta đã đợc xấy khô và làm sạch từ bộ phân 

hydro hoá làm sạch đƣợc trộn với khí hydro từ máy nén sau khi qua các thiết 

bị trao đổi nhiệt và đƣợc nạp nối tiếp vào lò đốt nóng và các thiết bị phản ứng 

từ 1 đến 3 (ngày nay thờng dùng đến 4 lò ). Sản phẩm ra khỏi lò sau khi qua 

các thiết bị trao đổi nhiệt đƣợc nạp tiếp vào thiết bị đốt nóng và thiết bị làm 

sạch . Sau đó qua thiết bị ngng tụ , sản phẩm sẽ giữ ở nhiệt độ 38 
0
c. Khí 

không ngƣng sẽ đƣợc tách ra ở thiết bị tách khí . Phần lớn khí này đƣợc máy 

nén và tiếp tục tuần hoàn lại. 
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Phần còn lại đƣợc dẫn sang bộ phận tách khí và sử dụng hydro sau khi 

tách cho các quá trình khác , ví dụ cho hydro hoá làm sạch . 

Sản phẩm đáy của thiết bị tách đƣợc đƣa qua thiết bị trao đổi nhiệt với 

sản phẩm nóng của đáy cột .Sản phẩm đỉnh của cột đƣợc dẫn sang thiết bị 

ngƣng tụ . hơi sẽ đợc tách ra khỏi dây chuyền . Sản phẩm lỏng đợc hồi lƣu 

bằng bơm  xăng reforming ổn định ở đây đƣợc đƣa qua thiết bị trao đổi nhiệt 

rồi qua thiết bị làm sạch , sau đó qua bể chứa. 

4.2.2.2. Sơ đồ công nghệ  quá trình magnaformig do hãng Chevron, 

sử  dụng xúc tác pt - Re  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

              Hình 14: sơ đồ công nghệ xúc tác cố định Magnaforming 
 

 

Đây là quá trình cải tiến công nghệ reforming truyền thống có hiệu 

quả nhất. Quá trình này làm giảm lƣợng khí tuần hoàn vào thiết bị reforming 

đầu tiên và tăng lƣợng khí tuần hoàn vào thiết bị cuối cùng. Trong thiết bị đâu 

tiên, do những phản ứng tỏa nhiệt nên phản ứng dehydro hoá giảm so với 

Lò 

phản 

ứng 

Lò gia nhiệt 

Trao đổi 

nhiệt Làm lạnh 

Thiết bị tách 

Hơi 

lỏng 

Nguyên liệu 

 

 

 

  

 

 

  

 

 

  

 

 

  

 

 

   

 

 

Bơ

m Máy nén 

Hơi 

Tháp 

ổn 

định 
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phản  ứng hydrocracking. Vì vậy, sự giảm lƣợng khí tuần hoàn vào thiết bị 

này làm giảm ảnh hƣởng sản phẩm khí do hydrocracking tạo 

ra.Magnaforming cũng sử dụng 4 thiết bị phản ứng thay vì 3 thiết bị, nhiệt độ 

đầu vào mỗi thiết bị tăng từ thiết bị đầu tiên đến thiết bị cuối cùng. Tỷ lệ mol 

khí tuần hoàn/nguyên liệu là 2,5 á 3 ở thiết bị đầu tiên và 9 á 10 ở thiết bị cuối 

cùng. Hiệu suất sản phẩm lỏng tăng ít nhất 1 á 2% nhng giá trị đầu t cũng tăng 

6,5% so với hệ thống 3 thiết bị. 

Tái sinh xúc tác :đối với hệ thống công nghệ tái sinh đồng thời  thì 

các bƣớc tiến hành nhƣ sau : 

Đầu tiên ngừng bơm nguyên liệu , cho thiết bị phản ứng ngừng hoạt 

động xong vẫn tiếp tục bơm khí để đuổi hết các hydrocacbon đồng thời giảm 

dần nguyên liệu đốt lò sau đó ngừng hẳn . Nhiệt độ hạ xuống 200
0
c thì ngừng 

bơm khí  hydro , thải hết khí  hydro bằng cách hút chân không . Thổi và thải 

khí trơ sau đó bơm khí trơ đến áp suất khoảng 10 atm , đun nóng thiết bị phản 

ứng từ từ , khi nhiệt độ vào khoảng 250
0
c thì bơm không khí vào sao cho 

lƣợng oxy vào khoảng 0,5% thể tích và tăng từ từ cho đến 2% thể tích thì kết 

thúc . Khi cốc đã cháy hết , nhiệt độ vào khoảng 400
0
c , giữ nhiệt độ trong lò 

không quá 500
0
c sau đó làm lạnh , thổi khí trơ qua và cuối cùng thổi khí 

hydro qua . Bắt đầu khởi động lại hệ thống để làm việc . Khi sơ đồ công nghệ 

có sử dụng lò dự trữ thì việc tái sinh không làm gián đoạn thời gian làm việc 

và chỉ đơn giản là chuyển đƣờng dẫn nguyên liệu sang lò phản ứng làm việc 

thay thế , quá trình tái sinh đối với lò phản ứng đã làm việc tƣơng tự nhƣ đã 

trình bày ở trên . 

4.2.2.3. dây chuyền reforming với lớp xúc tác chuyển động : 

Năm 1970 , một cải tiến nổi bậc về quá trình reforming xúc tác ra đời 

đó là quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và IFP gọi là quá trình 

CCR . Đến năm 1996 , hãng UOP đã xây dựng đƣợc 139 nhà máy CCR còn 

IFP có 48 nhà  máy CCR . 
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Đặc biệt của dây chuyền này là các lò phản ứng chồng lên nhau thành 

một khối  . Xúc tác chuyển động tự chảy từ  thiết bị phản ứng trên cùng xuống 

thiết bị phản ứng cuối cùng  , sau đó xúc tác đã làm việc đƣợc chuyển sang 

thiết bị tái sinh để khôi phục lại hoạt tính rồi nạp trở lại thiết bị phản thứ nhất, 

tạo thành chu trình lớn . 

trong các hệ thống này quá trình tái sinh xúc tác đƣợc thực hiện trong 

một thiết bị tái sinh riêng . đây là hệ thống reforming xúc tác hiện đại nhất 

xuất hiện ở Mĩ năm1971 . trong các hệ thống này , các thiết bị phản ứng đƣợc 

bố trí chồng lên nhau làm thành một cơ cấu chung nhất . Xúc tác đi từ thiết bị 

phản ứng thứ 1 xuống thiết bị phản ứng thứ 2 , rồi lần lƣợt xuống thiết bị thứ 

3,4 và cuối cùng xúc tác đƣợc đƣa sang thiết bị tái sinh . sau khi xúc tác đã tái 

sinh nó lại đƣợc đƣa về thiết bị phản ứng thứ nhất . Nhƣ vậy quá trình 

reforming xúc tác đƣợc thực hiện liên tục . nhờ lấy ra liên tục một phần xúc 

tác để tái sinh nên có thể duy trì mức độ hoạt tính trung bình của chất xúc tác 

cao hơn và ổn định hơn so với lớp xúc tác cố định . Do vậy mà áp suất và bội 

số tuần hoàn khí chứa hydro có thể giảm xuống tƣơng ứng  3,5-12 at và     

400-500 m
3
/m

3
 . việc giảm áp suất có ảnh hƣởng tốt đến quá trình , tăng đƣợc 

hiệu suất , tăng nồng độ hydro trong khí chứa hydro. 
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       Hình 15:Sơ đồ công nghệ quá trình platforming của hãng UOP  

1-thiết bị phản ứng                     2-lò gia nhiệt 

3-tháp tách                                  4-tháp ổn định 

5-thiết bị ngng tụ 

Nguyên tắc hoạt động : 

Ngày nay loại reforming tái sinh xúc tác liên tục đã trở thành rất phổ 

biến. Nhờ tái sinh xúc tác liên tục mà không phải dùng quá trình để tái sinh 

xúc tác nhƣ dây chuyền cũ (dây chuyền reforming xúc tác cố định). Điều đó 

làm cho xúc tác có hoạt tính cao hơn và ổn định hơn, làm việc ở điều kiện 

khắt khe hơn và vẫn cho hiệu quả cao hơn. 

Sau đây sẽ đề cập một cách chi tiết quá trình reforming xúc tác chuyển 

động của hãng UOP. 

Sơ đồ reforming tái sinh xúc tác liên tục của hãng UOP đƣợc trình bày 

ở (hình 15). Đặc điểm riêng biệt của sơ đồ là các thiết bị phản ứng chồng lên 

nhau thành một khối. Xúc tác chuyển động từ thiết bị phản ứng trên cùng 

xuống thiết bị phản ứng cuối cùng. Xúc tác đã làm việc đƣợc chuyển sang 

thiết bị tái sinh để khôi phục lại hoạt tính rồi đƣợc nạp trở lại thiết bị phản 

ứng đầu tạo thành một chu trình kín. Nhờ lấy ra liên tục một phần xúc tác để 

tái sinh nên nó có thể duy trì mức độ hoạt tính trung bình của chất xúc tác cao 

hơn so với hệ thống với lớp xúc tác cố định. Do vậy mà áp suất và bội số tuần 
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hoàn khí chứa hydro có thể giảm xuống tƣơng ứng có thể 9 á 12 at và 400 á 

500 m
3
/m

3
. Việc giảm đƣợc áp suất có ảnh hƣởng tốt đến chất lƣợng của quá 

trình, tăng hiệu suất, tăng nồng độ hydro trong khí chứa hydro.   

Lƣợng xúc tác chứa trong thiết bị phản ứng rất khác nhau , thiết bị thứ 

nhất chỉ chứa 10-20% lợng xúc tác và các thiết bị cuối chứa khoảng 50% khối 

lƣợng xúc tác .  

 Bộ phận tái sinh xúc tác : 

Xúc tác đã làm việc chảy từ thiết bị phản ứng cuối cùng xuống bộ 

phận thu xúc tác ở bunke chứa , sau đó chảy xuống ống nâng . Ngời ta dùng 

khí chứa hydro tuần hoàn từ máy nén tuần hoàn đẩy xúc tác và vận chuyển nó 

lên đỉnh vào bộ phận tích bụi ở phía trên lò tái sinh . ở bộ phận này ngƣời ta 

bổ sung khí hydro tuần hoàn để tách các hạt bụi mịn của xúc tác và mang 

chúng ra ngoài với khí đi vào ống tập trung bụi còn xúc tác rơi vào đáy bộ 

phận tách bụi rồi chảy xuống lò tái sinh . 

Tái sinh xúc tác gồm có 4 bƣớc ,3 bƣớc đầu là :đốt cháy ,đốt cháy cốc 

clo hoá và làm khô .Ba bƣớc đầu xảy ra ở vùng tái sinh , và bƣớc thứ 4 là khử 

xúc tác xảy ra ở trong bộ phận khử riêng . 

Đốt cháy cốc bám trên xúc tác đƣợc tiến hành trong vùng cháy nằm ở 

đỉnh lò tái sinh . Xúc tác đƣa vào và chảy xuống giữa màng chắn hình trụ 

đứng  thẳng , không khí nóng đƣợc thổi theo hƣớng bán kính đi từ ngoài vào 

trong qua lớp xúc tác sau đó làm lạnh và tuần hoàn qua các ống trong vùng 

cháy , xúc tác vẫn chuyển động xuống dần và bộ phận làm lạnh tái sinh sẽ lấy 

nhiệt khi đốt cốc . Việc đốt cốc tuân theo chế độ đặc biệt nghiêm ngặt để đảm 

bảo hết cốc và không ảnh hƣởng xấu đến xúc tác . sau khi đốt cháy cốc thì 

xúc tác đƣợc cho qua vùng clo hoá để clo hoá và sau đó là sấy . 
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Cuối cùng xúc tác đƣợc cho vào vùng khử tách biệt với 3 khu vực đốt 

clo hoá sấy trên ,sau khi khử xúc tác đƣợc đƣa theo đƣờng dẫn xúc tác vào ống 

xuất xăng, nếu xét độ biến đổi nguyên liệu thì kinh tế nhất vẫn là dây chuyền 

CCR. 

4.2.3. Quá trình New reforming 

Sau một thời gian dài phát triển, công nghiệp lọc hóa dầu đã thiết lập 

đợc công nghệ mới có khả năng reforming chọn lọc khí hoá lỏng và naphta 

nhẹ thành các cấu tử có trị số octan cao, cho phép pha trộn xăng có chất lƣợng 

cao và các sản phẩm hydrocacbon thơm. 

Từ năm 1996 đến nay, công nghiệp dầu khí đã thay đổi công nghệ để 

sử dụng naphta nhẹ và khí hóa lỏng làm nguyên liệu cho sản suất xăng cao trị 

số octan và hydrocacbon thơm. 

Trong năm 1997, quá trình Newreforming đã đƣợc phát triển nhằm mục 

đích này. Các bƣớc phản ứng của quá trình có thể tổng quát hóa nhƣ hình 15. 

Nguyên liệu nhẹ             Hợp chất trung gian                 Sản phẩm 

parafin nhẹ              - Dehydrohóa  

     

olefin đ Oligome     đ hydrocacbon vòng      đ         hydrocacbon thơm  

 

          

 đ Hydrocracking      đ  sản phẩm cracking: metan, etan. 

 

                     Sơ đồ Phản ứng Reforming parafin nhẹ 

 

  

Các phản ứng xảy ra trong quá trình "New Reforming" gồm: 

 Dehydro hóa olefin tạo ra olefin. 

 Oligome hóa olefin để tạo thành dime và trime. 

 Vòng hóa dime và trime. 
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 Dehydro hóa hợp chất vòng tạo thành hydrocacbon thơm. 

Ngoài các phản ứng chính trên, còn xảy ra các phản ứng phụ nhƣ hydro 

cracking tạo metan, etan trong phản ứng ngƣng tụ tạo cốc bám trên xúc tác. 

Trong sơ đồ công nghệ reforming mới của UOP, xúc tác đƣợc sử dụng 

trong quá trình là Zeolit có tính chọn lọc hình học cho quá trình vòng hóa. 

Tính chọn lọc hình học của Zeolit làm hạn chế kích thƣớc phân tử của các 

hợp chất sản phẩm trung gian và cho sản phẩm chủ yếu là hydrocacbon thơm 

một vòng. So với các phản ứng reforming bình thƣờng khác, quá trình "New 

Reforming" tạo cốc bám trên xúc tác nhiều hơn. 

Do vậy việc tái sinh xúc tác phải áp dụng công nghệ với xúc tác 

chuyển động hay sử dụng lò dự trữ. 

Sự phát triển của "New Reforming"  đƣợc khái quát ở bảng 15:  

Bảng15: các quá trình reforming trên thế giới 

 

Quá trình Hãng thiết kế Nguyên liệu 

 Cyclar 

Z - Former 

Aromax 

Aroforming 

μ 2forming 

BP/UOP 

MitSubishi/Chiyoda 

CRC 

IFP 

Mobil 

LPG 

LPG, Naphta nhÑ 

Naphta nhÑ 

Naphta nhÑ 

Naphta nhÑ, naphta 
nhiÒu olefin 

  

4.3.thiết kế phân xƣởng:(hình 16) 

 thuyết minh dây chuyền : 

Một dây chuyền reforming xúc tác dù là xúc tác cố định hay chuyển 

động bao gồm 3 khối : khối xử lý hydro nguyên liệu , khối reforming , khối 
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ổn định reformat . Do đó các thiết bị trong hai khối xử lý hydro và khối ổn 

định tƣơng tự nhau đối với cả hai dây chuyền . ở đây em xin trình bày dây 

chuyền reforming xúc tác cố định . 

Nguyên liệu từ phân xƣởng làm sạch  (hydro hoá) đƣợc đƣa vào bể 

chứa nguyên liệu (19) . nguyên liệu đƣợc bơm (19) lên trộn với hydro từ máy 

nén (17) , trộn với nhau theo một tỉ lệ nhất định , hỗn hợp này đƣợc đƣa qua 

thiết bị trao đổi nhiệt (1) . Từ (1) đƣợc đƣa vào thiết bị gia nhiệt (2) đƣa đến 

nhiệt độ nằm trong khoảng 470
O
C đến 530

O
C và đƣa vào thiết bị phản ứng (3) 

hỗn hợp ra khỏi (3) bị giảm nhiệt độ xuống dƣới nhiệt độ phản ứng , do đó lại 

đƣơc thiết bị gia nhiệt (2) tiếp tục gia nhiệt đến nhiệt độ phản ứng , và cho 

vào thiết bị phản ứng (4) . Sản phẩm ra khỏi (4) bị giảm nhiệt độ nên tiếp tục 

đƣợc đƣa vào thiết bị gia nhiệt (2) ở nhiệt độ này hỗn hợp lại đƣợc đƣa vào 

thiết bị phản ứng (5) .Hỗn hợp sản phẩm ra khỏi (5) đƣợc đƣa qua thiết bị trao 

đổi nhiệt (1) và (6) ở đây chúng nhƣờng nhiệt và sau đó qua thiết bị làm lạnh 

(7) nhiệt độ của hỗn hợp sản phẩm giảm xuống khoảng 35
O
C , tiếp tục đƣợc 

đƣa vào thiết bị phân li áp suất cao(8) . ở thiết bị này hầu hết hydro đã đƣợc 

tách khỏi hỗn hợp sản phẩm , một phần  cho tuần  hoàn lại nhờ máy nén (17) 

,một phần cho qua thiết bị tách nhiều cấp để thu khí hydro sạch hơn.Sản phẩm 

đáy của (8) đựơc đƣa sang thiết bị phân li áp suất thấp (9), ở thiết bị này khí 

nhẹ gồm C1, C2 Và hydro đựơc tách hoàn toàn .Sản phẩm xăng cha bền ở đáy 

của (9) đƣợc cho qua thiết bị trao đổi nhiệt (6) ,(10) và sau đó đƣợc gia nhiệt 

bởi thiết bị (11) , nhờ bơm  đẩy hỗn hợp sản phẩm vào đĩa tiếp liệu của tháp 

ổn định (12). ở  đây thành phần khí ra khỏi tháp phụ thuộc vào nhiệt độ đỉnh 

tháp  , sản phẩm khí này đƣợc đƣa qua thiết bị làm lạnh (15) vào thiết bị ngƣ-

ng tụ (16) , một phần chất hoá lỏng đƣợc bơm hồi lƣu vào tháp , phần lớn còn 

lại đƣợc đƣa vào bể chứa , sản phẩm này còn đƣợc gọi là LPG .xăng đã ổn 

định có hàm lƣợng hydrocacbon thơm cao ở đáy tháp ổn định đƣợc lấy ra một 

phần cho hồi lƣu ,  còn lại cho vào bể chứa (18). 
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 Nếu dây chuyền đƣợc sử dụng để sản xuất hydrocacbon thơm thì dây 

chuyền reforming xúc  tác còn bao gồm một khối nữa là khối tách  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

4.4. Chọn các thiết bị chính của quá trình: 



 Đồ án tốt nghiệp                    Thiết kế phân xƣởng reforming xúc tác 

 

Hµ Ngäc Thµnh          75                   §HBK Hµ Néi –K45 

Nhìn chung cơ sở chính để lựa chọn thiết bị cho quá trình phụ thuộc 

rất nhiều vào đặc tính nguyên liệu. Với quá trình reforming xúc tác thì ngƣời 

ta có thể lựa chọn các thiết bị theo mấy nguyên tắc cơ bản sau : 

  Nếu nguyên liệu có hàm lƣợng naphten nhỏ khi đó ta chọn áp 

suất của thiết bị, bội số khí tuần hoàn chứa hydro, nhiệt độ khá 

cao. Tốc độ nạp liệu thấp .  

 Nếu nguyên liệu có hàm lƣợng naphten cao thì những thông số 

trên có thể chọn nhỏ hơn, tốc độ nạp liệu lớn hơn . 

Bên cạnh tính chất của nguyên liệu thì việc lựa chọn các thiết bị còn 

phụ thuộc vào yêu cầu về sản phẩm và chế độ công nghệ của quá trình. Trong 

dây chuyền reforming xúc tác thì quan trọng nhất là thiết bị phản ứng và thiết 

bị tái sinh xúc tác. Ngoài ra còn có các thiết bị khác nhƣ : Thiết bị trao đổi 

nhiệt, thiết bị làm lạnh, thiết bị ngƣng tụ, máy nén, tháp ổn định... Dƣới đây là 

một số thiết bị chủ yếu song cũng chỉ trình bày ở dạng mô tả và đi đến chọn 

lựa là chính mà không đi sâu vào cấu tạo và tính toán chi tiết. 

4.4.1. Thiết bị phản ứng (lò phản ứng) 

thiết bị phản ứng phổ biến trong dây chuyền platforming với lớp xúc 

tác cố định thƣờng dùng hai loại : loại thiết bị phản ứng dọc trục và loại thiết 

bị phản ứng xuyên tâm .Thiết bị phản ứng  dọc trục là loại hình trụ , trong đó 

khối khí chuyển động qua lớp xúc tác dọc theo hƣớng trục của thiết bị phản 

ứng . Thiết bi phản ứng xuyên tâm có hƣớng chuyển động của hơi khí qua lớp 

xúc tác theo đƣờng bán kính theo  tiết diện cắt ngang của thiết bị phản ứng  

cấu trúc của lò phản ứng thƣờng là hình trụ , đƣợc chế tạo bằng thép 

đặc biệt để  chịu đƣợc ăn mòn hydro ở nhiệt độ cao , có chiều dày lớn để chịu 

đƣợc áp suất . Loại thiết bị phản ứng xuyên tâm (hình 17) có cấu trúc hình trụ 

vỏ có lớp lót bằng bê stông phun . để tạo chuyển động hƣớng tâm của dòng 
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hơi khí ngƣời ta bố trí phía trong thiết bị một cốc hai vỏ hình trụ bằng thép có 

đục lổ ở thành , giữa hai lớp vỏ của cốc có chứa xúc tác . Hỗn hợp hơi khí đi 

qua các lổ này , qua lớp xúc tác vuông góc với trục của lò rồi vào ống trung 

tâm và đi ra ngoài . 

nhiệt độ trong lò và vỏ lò phải kiểm tra thƣờng xuyên để đảm bảo vận 

hành ổn định và an toàn . Ngày nay ngƣời ta thƣờng  chuẩn hoá thiết bị lò có 

đƣờng kính từ 2,5 đến 3 m và chiều cao từ 10 đến 15(m) tuỳ theo năng suất 

của dây chuyền . 

 . chọn tai treo cho thiết bị : 
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PHẦN TÍNH TOÁN 

TÍNH TOÁN REFORMING XÚC TÁC 

1. Nhiệm vụ tính toán: 

Theo phần trên thì sơ đồ công nghệ đƣợc chọn gồm 3 lò phản ứng nối 

tiếp nhau và riêng lẻ. Tái sinh xúc tác cố định. Để tính toán đƣợc đầy đủ các 

lò phản ứng là một vấn đề không đơn giản. Vì thời gian có hạn nên ta chỉ tính 

toán cho thiết bị phản ứng (lò phản ứng) và cũng chỉ tính toán những vấn đề 

cơ bản nhƣ cân bằng vật chất, cân bằng nhiệt lƣợng, kích thƣớc cơ bản của 

phản ứng . 

1.1 Cơ sở của qúa trình tính toán . 

Những tính toán lò phản ứng dựa trên các số liệu ban đầu đã cho nhƣ 

công suất, đặc tính của nguyên liệu. Ngoài ra còn có một số thông số chọn 

theo tài liệu . 

 Trình tự tính toán : 

1.1.1. Chọn thông số ban đầu . 

 Áp suất đầu vào của mỗi lò phản ứng . 

 Nhiệt độ của hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn của 

đầu vào ở mỗi lò phản ứng . 

 Tốc độ nạp liệu . 

 Tỷ số hydro / hydrocacbon (mol) . 

1.1.2. Tính toán cho các lò phản ứng : 

 Tính toán cân bằng vật chất . 

 Xác định tốc độ chuyển hóa hydrocacbon naphten thành parafin. 

  Xác định hằng số cân bằng của phản ứng trên . 

  Tính toán độ thay đổi hàm lƣợng hydrocacbon và parafin do phản ứng 

này . 

  Xác định hằng số tốc độ của phản ứng loại hydro của hydrocacbon 

naphten thành hydrocacbon thơm . 
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  Xác định hằng số cân bằng hóa học của phản ứng loại hydrocacbon . 

  Tính toán độ giảm lƣợng hydrocacbon naphten do phản ứng loại hydro 

. 

  Xác định hằng số tốc độ của phản ứng hydrocraking, hydrocacbon 

parafin . 

  Tính toán độ giảm lƣợng hydrocacbon do phản ứng hydrocracking . 

  Tính toán cân bằng vật chất cho toàn lò phản ứng . 

 Xác định thành phần khí tuần hoàn của hỗn hợp ở cửa ra của lò phản 

ứng . 

 Thiết lập cân bằng nhiệt lƣợng của lò phản ứng, từ đố tính toán nhiệt độ 

của hỗn hợp khí ở cửa ra của lò phản ứng. Độ giảm nhiệt độ trong lò 

phản ứng . 

 Chọn và tính kích thƣớc của lò . 

1.2. Những số liệu cần thiết cho trƣớc và cần xác định . 

 Năng suất : 1.490.000 tấn/năm . 

 Nhiệt độ : 753K  803k . 

 Tốc độ thể tích : 1,5h . 

 Áp suất at : 40  45 amt  

 Thời gian chu trình 3 tháng  

 Thời gian làm việc xúc tác 1 năm  

 Lƣợng cốc bám trên xúc tác (% trọng lƣợng) : 3  5% 

 Nguyên liệu có những đặc tính sau : 

Bảng (17) đặc tính của nguyên liệu : 

 

Tỷ trọng 

(g/cm
3
) 

Thành phần phân đoạn, K  %, khối lƣợng 

0,733 Ts đầu Ts 50 Ts cuối P N A 

 358 395 438 62,61 26 11,39 



 Đồ án tốt nghiệp                    Thiết kế phân xƣởng reforming xúc tác 

 

Hµ Ngäc Thµnh          79                   §HBK Hµ Néi –K45 

 

 1.3.Tính toán [7,9,10] 

 Trong quá trình reforming xúc tác thƣờng xảy ra các phản ứng 

sau  

Phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành RH thơm 

CnH2n         CnH2n-6  + 3H2  (1) 

Phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành parafin  

CnH2n    + H2     CnH2n+2    (2) 

Phản ứng hydro cracking hydrocacbon naphten  

CnH2n     + n/3 H2       n/15 (CH4  + C2H6  + C3H8  C4H10 + C5H12)  (3) 

Phản ứng hydro cracking hydrocacbon parafin . 

CnH2n+2     + (3-n)/3          n/15 (CH4  + C2H6  + C3H8  C4H10 + C5H12)  (4) 

Ta có thể mô ta sự giảm hàm lƣợng hydrocacbon do chuyển hóa hoá 

học ở các phản ứng trên bằng các phƣơng trình vi phân sau : 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Trong đó: PN  là áp suất của naphten . 

    P: là áp suất của hệ . 

    Nn, Np lần lƣợt là phần mol của hydrocacbon naphten và parafin 

trong nguyên liệu . 

 Vr là đại lƣợng nghịch đảo của tốc độ nạp liệu theo mol kg xúc 

tác/h.nguyên liệu  . 
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K1  là hằng số tốc độ phản ứng (1) đƣợc xác định bằng đồ thị hình 

(3.1) kg xúc tác/h.pa.nguyên liệu  . 

K2 là hằng số tốc độ phản ứng (2) đƣợc xác định bằng đồ thị hình (3.2) 

kg xúc tác/h.nguyên liệu  . 

K3, K4 lần lƣợt là hằng số tốc độ của phản ứng (3), (4) đƣợc xác định 

bằng đồ thị hình (3.3) kg xúc tác/h.nguyên liệu  . 

KP1, KP2  lần lƣợt là hằng số cân bằng hóa học của phản ứng (1), (2) 

đƣợc tính theo phƣơng trình sau : 

KP1  =  9,8 . 1
3
 . 10

12
 . e

46,15 - 25600/T
   (9) 

KP2  =  98,1
-1

 . 10
-3

 . e
(4450/T) 

 
- 7,12

     (10) 

Thành phần tuần hoàn khí ở bảng sau . 

Bảng (18) thành phần khí tuần hoàn  

Cấu tử H2 CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5H12 

% 86 4 5 3 1 1 

 

Để tính thành phần của hỗn hợp ta dùng công thức sau : 

Mc.Yi = Mi.Y.i' 

Trong đó : Mc là khối lƣợng phân tử trung bình của nguyên liệu . 

Mi là khối lƣợng phân tử trong bình của các hydrocacbon trong 

nguyên liệu . 

Yi và Yi'  lần lƣợt là phần khối lƣợng và phần mol của cấu tử i trong 

nguyên liệu . 

Mặt khác thì Mc = 0,4. T50 - 45  

Trong đó : T50 là nhiệt độ sôi tại 50% thể tích của nguyên liệu . 

Vậy ta tính đƣợc Mc = 113 . 

 Một cách tổng quát ta có thể tính khối lƣợng của các 

hydrocacbon trong nguyên liệu nhƣ sau : 

Bảng (19) : Khối lượng tổng quát của các hydrocacbon 

Hydrocacbon Công thức hóa học Công thức khối lƣợng 

Aromatic CnH2n - 6 MA = 14n – 6  

Naphaten CnH2n  MN = 14n 
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Parafin CnH2n +2 Mp = 14n+2  

    

 

 

Ngoài ra còn tính theo công thức : 

 

 

 

 

Trong đó : 

YP , YN , YA   lần lƣợt là phần khối lƣợng của các hydrocacbon trong 

nguyên liệu. 

MA MN , MP  là khối lƣợng phân tử của các hydrocacbon . 

Aromatic, naphten và parafin trong nguyên liệu : 
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Biến đổi ta đƣợc phƣơng trình sau : 

 

 

 

 

Với   YA = 0,1139 ; YA= 0,26 ; YP = 0,6261 

GiảI phƣơng trình trên ta có : n=8,038  

  Vậy khối lƣợng phân tử trung bình của các hydrocacbon nhƣ sau : 

Mp = 14n + 2 = 14.8,038 + 2 = 114,53 

MN = 14n    = 14.8,038           = 112,53 

MA = 14n - 6 = 14.8,038 - 6    = 106,53 

Từ đó ta có các số liệu về nguyên liệu nhƣ sau : 

Bảng (20): Thành phần của nguyên liệu 

 

Cấu tử 

 

Khối lƣợng 

phân tử 

Hàm lƣợng trong nguyên liệu 

Yi phần khối lƣợng Yi' = Yi.Mc/Mi 

Cn H2n + 2 114,53 0,6261 0,618 

0.
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Cn H2n 112,53 0,26 0,261 

Cn H2n - 6 106,53 0,1139 0,121 

      - 1,000 1,000 

 Tính năng suất của thiết bị ta dùng công thức sau : 

  Gc  =  L/24 ,  kg/h  . 

Với L là năng suất năm, L = 1490000 tấn/năm . 

Trong đó n là số ngày hoạt động trong năm, ở đây n = 340 ngày (có 25 

ngày nghỉ để sửa chữa và bảo dƣỡng) . 

Vậy ta tính đƣợc năng suất trong ngày là : 

 Gc = 1490000.1000/24.340  = 182598,0392(Kg/h) 

            Năng suất thiết bị tính ra (Kmol/h) 

nhân dân = Gc/Mc = 182598,0392/113 = 1615,911851 (Kmol/h) 

Vậy ta có bảng sau : 

Bảng (21) lượng hydrocacbon trong nguyên liệu : 

Cấu tử Yi' G’C = GC.Yi' 

Cn H2n + 2 0,618 998,63 

Cn H2n 0,261 421,75 

Cn H2n - 6 0,121                195,53 

     1,000 1615,91 

 

 Tính lƣợng khí tuần hoàn cần thiết 

Với tỷ lệ H2/HC nguyên liệu 

Lƣu lƣợng thể tích của nguyên liệu trong một giờ đƣợc tính theo công 

thức sau: 

Gr  = (Gc/Pc).ni 

Trong đó: Gc   là năng suất của thiết bị, (kg/h) 

Pc  là tỷ trọng của nguyên liệu Pc = 733 (kg/h) 
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Ni  là tỷ lệ H2/RH, (m
3
/m

3
)  = 1500 .  

Vậy lƣu lƣợng thể tích của nguyên liệu trong một giờ là : 

Gr = (182598,0392/733).1500  =  373665,8374 (kg/h) 

Năng suất khí tuần hoàn đƣợc tính : 

N'i  = Gr / 22,4  = 373665,8374/ 22,4  =  16681,5106  (Kmol/h) . 

Vậy thành phần khí tuần hoàn đƣợc cho ở bảng sau : 

Bảng 22 : Thành phần của khí tuần hoàn . 

Cấu tử Khối lƣợng 

phân tử Mi 

Thành phần 

 mol Y'i  

Mi.Y'i Mri = n'r .Y'i 

 H2 2 0,86 1,72 14346,099 

C H4 16 0,04 0,64 667,260424 

C2 H6 30 0,05 1,50 834,076 

C3 H8 44 0,03 1,32 500,45 

C4 H10 58 0,01 0,58 166,82 

C5 H12 72 0,01 0,72 166,82 

       - 1,00 6,50 16681,5106 

 Lƣợng hydrocacbon tuần hoàn là : 

16681,5106 – 14346,099  =  2335,4116 (kmol/h) 

 

 Lƣợng chất xúc tác cho quá trình là . 

Thể tích xúc tác   

Vxt   =  Gc / c V0 

Trong đó :  

Vo: là tốc độ thể tích = 1,5h
-1

  

GC = năng xuất thiết bị ,kg/h 

c : khối lƣợng riêng của nguyên liệu ở thể lỏng (733 kg/m
3
) 

 

)(78,133
745.5,1

149500 3mVxt
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Vậy lƣợng xúc tác đƣợc tính là : 

Mxt  =  Vxt . xt  ,  (kg) 

Trong đó: 

xt   là khối lƣợng riêng của chất xúc tác,  (Kg/m
3
) . 

xt  =  500 - 650 , (kg/m
3
) 

Chọn xt  =  600 (kg/m
3
) 

Vậy : Mxt  = 166,074  . 600  =  99644,4  (kg) 

 Tính toán sự phân bố áp suất của các cấu tử trong hỗn hợp 

nguyên liệu và khí tuần hoàn . 

Công thức tính :                   

             Pi  =  P.Y'i 

Trong đó : P: là áp suất chung trong lò phản ứng, Pa 

Y'i : Phần mol cấu tử trong hỗn hợp . 

 Thành phần áp suất đƣợc cho ở bảng sau : 

 

Chọn áp suất P = 40 at =3922722,37 (pa) 

Bảng (23) : Phân bố áp suất theo từng cấu tử 

 

Cấu tử Ni  (Kmol/h) Y'i = Ni/  Ni Pi=3,43.10
6
. Y'I(Pa) 

A 195,53 0,0107 41973,13 

N 421,75 0,0230 90222,61 

P 998,63 0,0546           214180,64 

H2 14346,099 0,7841 3075806,61 

P
* 

2335,4116 0,1276 500539,37 

 18297,4206 1,000 3922722,36 
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Trong bảng trên p* là lƣợng hydrocacbon trong khí tuần hoàn ;A,N,P  

lần lƣợt là ký hiệu của aromatic,naphten,parafin trong nguyên liệu 
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Bảng (24) : Phân bố chất xúc tác 1,5 : 2 : 6,5 

 

Lò phản ứng Lƣợng chất xúc tác 

 Vxt (m
3
) Mxt (kg) 

1 16,719 14946,66 

2 22,292 19928,88 

3 72,449 64768,86 

                  111,46 99644,4 

 

1.3.1 Tính toán lò thứ nhất : 

 Tính toán cân bằng vật chất  

Hằng số tốc độ phản ứng chuyển hóa hydrocacbon naphten thành RH 

thơm  

Tr1  = 803
o
K    1000/Tr1  = 1,245 

Theo đồ thị ta tra đƣợc K1   =  3,145.10
-7

  (Kmol/ph.kg xúc tác,pa
3
) 

Độ giảm tƣơng đối do hàm lƣợng naphten thơm hóa là : 

- dN 11/VR1d = K1PN - 
2

1

pk

k
.PA.PH2

3
 

  

- dN11/VR1d = 3,145.10
-7

.90222,61 - 
20

7

10.866,14

10.145,3
 .41973,13.(3075806,61)

3  

= 0,0281 

           Với 
20803

25600
15.46

123

1 10.866,14.10.81,9 eK P
 
 

 

  

 

 

Trong đó : Mi là lƣợng xúc tác 14946,66 kg 

NC1 lƣợng nguyên liệu vào lò thứ nhất 1615,912 Kmol/h 

 
 
 

11 N1 . 0281 , 0 R V N   

1

1

C

i
R

n

M
Vmà 

9,25   
1615,912 

6 , 14946 1   Vr (Kg xúc tác/Kmol) 
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Víi Vr1 = 9,25  vËy ta cã NN1  =  0,0281.9,25  =  0,26 

L­îng naphten sau khi ph¶n øng lµ : 

N’N1  = (Y’N1  -  NN1).Gc =  (0,261 - 0,26).1615,912  = 1,6159 (Kmol/h) . 

- VËy l­îng naphten tham gia ph¶n øng  (1) lµ : 

0,26.1615,9 = 420,13 (Kmol/h) . 

H»ng sè tèc ®é cña ph¶n øng chuyÓn hãa hydrocacbon thµnh parafin 
th¬m ë nhiÖt ®é 803oK . 

 
 

K2   =  2,398.10-15    Kmol/pa2.h Kg xóc t¸c . 

 

TÝnh KP2  : 

Ta nhËn thÊy KP2  <<1  chøng tá ­u thÕ ph¶n øng nghÞch chuyÓn hãa tõ 

hydrocacbon parafin thµnh naphten . 

- Sù t¨ng hµm l­îng naphten do ph¶n øng (2) lµ : 

 

 

 

       = 0,42.10
-3

  Kmol/h.Kg xúc tác  

 

Suy ra : N2 = 0,42.10
-3

 . 9,25  = 3,885.10
-3

  ( Kmol/h) 

+ Vậy lƣợng naphten sau phản ứng (1) và (2) là : 

N’N2  =  (Y'N  +  NN2  - NN1) . Gc  =  (0,261 + 3,885.10
-3

 - 0,26) . 

1615,912 

                    =  7,894 Kmol/h . 

  lƣợng naphten chuyển hóa thành aromatic là : 

NA = N’N2   -  N’N1  =  7,894  - 1,6159  = 6,2781  Kmol/h . 

 Vậy ta có cân bằng vật chất các phản ứng hoá học sau : 

 

245,1
1000

803
2

2

r

o

r
T

KT

214180,6 . 
10 . 0021 , 0 
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Bảng (25) : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học 

thứ nhất :  

Lƣợng các chất tham gia phản ứng 

(Kmol/h) 
Lƣợng các sản phẩm 

420,13 CnH2n 420,13 CnH2n-6  + 420,13 .3 H2 

6,2781 CnH2n+2 6,2781  CnH2n   +  6,2781H2 

 

           Bảng (26): Thành phần khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng thứ nhất:  

Cấu tử Lƣợng vào Lƣợng ra 

A 195,53            195,53 + 420,13  =  615,66 

N 421,75 421,75+6,2781 – 420,13 = 7,898 

P 998,63             998,63 – 6,2781  =  992,3519  

 1615,91  1615,91 

 

                                                 Khí tuần hoàn 

H2  14346,099 15612,7671              

CH4 667,260424 667,260424 

C2H6 834,076 834,076 

C3H8 500,45 500,45 

C4H10 166,82                           166,82 

C5H12
 

166,82 166,82 

 16681,5106 17948,19352 

 

Khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng sau 

Cấu tử Mi Ni Y'i = Ni/ Ni MiY'i 

H2  2 15612,7671 0,870 1,74 

CH4 16 667,260424 0,037 0,592 

C2H6 30 834,076 0,047 1,41 

C3H8 44 500,45 0,028 1,232 

C4H10 58 166,82 0,009 0,522 

C5H12
 

72 166,82 0,009 0,648 



 Đồ án tốt nghiệp                    Thiết kế phân xƣởng reforming xúc tác 

 

Hµ Ngäc Thµnh          89                   §HBK Hµ Néi –K45 

 - 17948,19352 1,000 6,144 

* Tổng hợp các số liệu cân bằng vật chất của lò thứ nhất,  

 

Bảng (27) : Cân bằng vật chất của lò phản ứng thứ nhất . 

Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi G = MiNi 

Dòng vào 

A 195,53 0,0107 106,53 20829,81 

N 421,75 0,0230 112,53 47459,53 

P 998,63 0,0546 114,53 114373,09 

H2 14346,099 0,7840  

 6,5                          108429,82 P
* 

2335,4116 0,1277 

 18297,42 1,000  291092,25 

 Lƣợng ra (Thành phần) 

A 615,66 0,0315 106,953 65846,97 

N 7,898 0,0004 113,067 893 

P 992,3519 0,0507 114,957 114077,77 

H2 15612,7671 0,7981  

  6,144                    110274,54 P
* 

2335,4116 0,1193 

 19564,0886 1,000  291092,25 

 

         Lƣợng khí tuần hoàn là : 17948,19352.6,144=110273,701(kg/h) 

         Lƣợng hydrocacbon là :  291092,22 – 110273,701 =180818,519 (kg/h) 

 Vậy ta có phƣơng trình sau :  

       180818,519  =  615,66.(14n-6)  +  17,898.14n  +  992,3519.(14n+2) 

  n  = 8,068  là thỏa mãn . 

Từ đó ta tính đƣợc : 

MP  =  14n + 2  =  8,068.14  +  2  =  114.952 

MN  = 14.n  =        8,068.14  =  112,952 

MA  = 14.n  - 6  =  8,068.14  - 6   =  106,952 

 .Tính toán cân bằng nhiệt :  

Phƣơng trình cân bằng nhiệt tổng quát có thể viết nhƣ sau : 

Q1   = Q2 + Q3 + Q4 
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 Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 

Trƣớc tiên ta cần tính entanpy của dòng hơi nguyên liệu ở cửa vào của 

lò phản ứng thứ nhất. Các số liệu entanpy của H2, CH4, C2H6,  C3H8,  C4H10,  

C5H12  ở nhiệt độ 803
o
K đƣợc tra ở các đồ thị  (3.16, 3.19) . 

Để xác định entanpy của P, N, A trƣớc tiên ta cần xác định                               

của nguyên liệu. Giá trị này đƣợc tra ở tàI liệu [ 15 , trang 37,39] 

Bảng (28) :   
288

288
 của hỗn hợp hơi ở cửa ra và ở cửa vào . 

 

Cấu tử 
288

288
 

Lối vào Lối ra 

P 0,746 0,747 

N 0,742 0,743 

A 0,731 0,732 

 

                     Bảng (29) : Entanpy của hỗn hợp hơi vào lò phản ứng  

 

Cấu 

tử 
Mi Ni 

Y'i = 

Ni/  ni 
MiY'i 

Yi = 

MiY'/ MiY'i 

Entanpy 

qt 

(KJ/kg) 

qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 14346,09 0,7840 1,568 0,0987 7700 759,99 

CH4 16 667,260 0,0365 0,584 0,0368 1618 59,54 

C2H6 30 834,076 0,0456 1,368 0,0861 1434 123,47 

C3H8 44 500,45 0,0274 1,2056 0,076 1405 106,78 

C4H10 58 166,82 0,0091 0,5278 0,0332 1400 46,48 

C5H12
 

72 166,82 0,0091 0,6552 0,0412 1392 57,35 

A 106,53 195,53 0,0107 1,1399 0,0717 1715 122,97 

N 112,53 421,75 0,0230 2,588 0,1628 1704 277,41 

288

288
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P 114,53 998,63 0,0546 6,253 0,3935 1703 670,13 

 - 18297,44 1,000 15,889 1,000 - 2224,12 

 

+ Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 

qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lƣợng nguyên liệu ban đầu 

(% khối lƣợng). 

Ta có: GH2  =  (15612,7671  -  14346,099) .2  = 2533,34    (Kmol/h) . 

 

 

Vậy qp  =  - 335.1,378  =  -464,77 (KJ/kg) 

 Nhiệt do hỗn hợp và khí tuần hoàn mang vào: 

Q1  = 291092,22 . 2224,12 = 647424028,3(Kj/h) 

 Nhiệt mất mát do tỏa ra môI trƣờng : 

Ta có :  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01. 647424028,3=6474240,283(kj/h) 

 Nhiệt lƣợng tiêu tốn cho phản ứng reforming  

Q2  =   GC.qp = 182598,0392.464,77 = 84866762,7(kj/h) 

 Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là : 

Q3  = Q1  -  Q2   -  Q4  =  647424028,3- 84866762,7- 6474240,283 

                = 556083025,3 (kj/kg) 

           mà Q3 = 291092,25 . qtr   

          suy ra qtr  = 1910,33(kj/kg) 

         Ta có bảng sau : 

Bảng (30) : Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ nhất . 

 

Dòng 
Nhiệt độ 

(
o
K) 

Lƣợng 

(KJ/h) 

Entanpy 

(KJ/kg) 

Nhiệt lƣợng 

(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 291092,25 2224,12 647424028,3 

  291092,25  647424028,3 

Dòng ra 

%387,1%100.
0392,182598

34,2533
b
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Q2  182598,0392 464,77 84866762,7 

Q3 Tr1 291092,25  1910,33 556083025,3 

Q4    6474240,283 

    647424028,3 

 . Tính kích thƣớc ở lò thứ nhất : 

 Chiều cao của lớp  xúc tác trong lò phản ứng (1) đƣợc tính nhƣ 

sau  

Trong đó:  

Vxt : là thể tích xúc tác ở lò thứ nhất, m
3
 

F: là diện tích tiết diện vòng giữa các ống lọc . 

  Giá trị F đƣợc tính nhƣ sau : 

 

 (m
2
) 

Với : DT1 : là đƣờng kính trong của lò phản ứng (1) chọn Dt1= 2,2 m 

D1 : là đƣờng kính ống trung tâm chọn (Dt1 = 0,5 m) 

 : bề dày thân lò thân lò chọn  = 0,04 m. 

vậy 

 

 

 

Chiều cao của lớp xúc tác 

                       HXT = )(23,5
2,3

719,16
m  

F

V
H xt

xt1

)m(2,3
4

5,002,0.204,0.22,2.14,3
F

2

22

4

)02,0.2.2(. 2

1

2

1
DD

F T
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Chiều cao của lò phản ứng  

                 H1= 5,23      +     2 .1,5    +   1   =  9,23 (m)      

 Qui chuẩn : 10 (m) 

 

1.3.2 Tính toán lò thứ hai : 

 Tính toán cân bằng vật chất  

Bảng 31 : thành phần của nguyên  liệu vào lò thứ hai 

Cấu tử   NI  , kmol/h Y’i = NI/ iN  

CnH2n-6 615,66 0,381 

CnH2n 7,898 0,005 

CnH2n +2 992,3519 0,614 

 1615,9099 1,000 

§é tôt ¸p gi÷a c¸c lß th­êng  tõ :0,15 –0,35kg/cm3 ,chän 0,3 kg/cm3 

khi ®ã ¸p suÊt chung cña khÝ nguyªn liÖu vµo lß:  

40 - 0,3 = 39,7 kg/cm3 = 3893301,9pa 

B¶ng32:   ¸p  suÊt chung cña hçn hîp khÝ  nguyªn liÖu vµo lß thø hai  

CÊu tö Ni Y’I PI=3893301,952.Y’I 

CnH2n-6 615,66 0,0315 122639,0115 

CnH2n 7,898 0,0004 1557,32 

CnH2n +2 922,3519 0,0507 197390,409 

H2 15612,7671 0,7981 3107244,288 

CnH2n +2* 2335,4116 0,1193 464470,9229 

Tæng 19494,0886 1,0000 3893301,952 
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NhiÖt ®é ®Çu vµo cña nguyªn liÖu vµo lß thø hai lµ :t2=830 

Ta cã: 

Tr2 = 803oK    1000/Tr2 = 1,245( ok-1) 

Theo ®å thÞ ta tra ®­îc K2  =  3,145.10-7  (Kmol/ph.kg xóc t¸c,pa3) 

§é gi¶m t­¬ng ®èi do hµm l­îng naphten th¬m hãa lµ : 

- dN 12/VR2d = K2PN - 2

p2

k

k
.PA.PH2

3
 

  - dN12/VR2d = 3,145.10
-7

.1557,32- 
20

7

10.866,14

10.145,3
 122639,01(3075806,61)

3  

                
= 0,00028 

                         Với 
20803

25600
15.46

123

2P 10.866,14e.10.81,9K     (pa
3
) 

 

  

 

Trong đó : M2là lƣợng xúc tác 19928,88 kg 

NC2lƣợng nguyên liệu vào lò thứ hai1615,212 Kmol/h 

 

 

 

Với Vr2 = 12,3  vậy ta có NN2  =  0,00028.12,33= 0,00345 

Lƣợng naphten sau khi phản ứng là : 

N’N2  = (Y’N2  -  NN2).Gc =  (0,005 - 0,003).1615,9099 = 3,232(Kmol/h) . 

- Vậy lƣợng naphten tham gia phản ứng  (1) là : 

7,898 –3,232 = 4,666 (Kmol/h) . 

Hằng số tốc độ của phản ứng chuyển hóa hydrocacbon thành parafin 

thơm ở nhiệt độ 803
o
K . 

12 N1
. 00028 , 0 

R V N   

2

2
2R

n

M
Vmà 

Vr 12,3   
1615,91 

199288,8 
2   (Kg xúc tác/Kmol) 

245,1
T

1000
K803T

2r

o

2r
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K2   =  2,398.10
-15

    Kmol/pa
2
.h Kg xúc tác . 

Tính KP2  : 

               )(10.0021,0.10.1,98 23
12,7

803

4450

31

2 PaeKP  

Ta nhận thấy KP2  <<1  chứng tỏ ƣu thế phản ứng nghịch chuyển hóa 

từ hydrocacbon parafin thành naphten . 

- Sự tăng hàm lƣợng naphten do phản ứng (2) là : 

 

 

       = 0,000012  Kmol/h.Kg xúc tác  

Suy ra : N2 = 0,012.0
-3

 .12,33  = 0,00015  ( Kmol/h) 

+ Vậy lƣợng naphten sau phản ứng (1) và (2) là : 

N’N2  =  (Y'N  +  NN2  - NN1) . Gc   

       =  (0,005 + 0,00015 - 0,003). 1615,9099 

       =  3,474 Kmol/h . 

  lƣợng naphten chuyển hóa thành aromatic là : 

NA = N’N2   -  N’N1  =  3,474  - 3,232  = 0,242  Kmol/h . 

 Vậy ta có cân bằng vật chất các phản ứng hoá học sau : 

 

Bảng (33) : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học 

thứ nhất :  

Lƣợng các chất tham gia phản ứng 

(Kmol/h) 
Lƣợng các sản phẩm 

10 . 0021 , 0 
10 . 398 , 2 3107244,3 . 1557,32 . 10 . 398 , 2 3 

15 
15 2 

 
 

    
R 

N 
dV 
d 
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4,666 CnH2n 4,666 CnH2n-6  +4,666.3 H2 

0,242 CnH2n+2 0,242 CnH2n   +0,242 H2 
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Bảng (34): Thành phần khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng thứ 

nhất:  

Cờu tử Lƣợng vào Lƣợng ra 

A 615,66            615,66 + 4,666  =  620,326 

N 7,898 7,898+0,242 – 4,66 = 3,474 

P 992,3519             992,3519 – 0,242=  992,1099  

 1615,9099  1615,9099 

 

                                                 Khí tuần hoàn 

H2  15612,767 15612,767+3.4,666+0,242=15627,007 

CH4 667,260 667,260 

C2H6 834,076 834,076 

C3H8 500,45 500,45 

C4H10 166,82                           166,82 

C5H12
 

166,82 166,82 

 17948,193 17962,433 

 

Khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng hai 

 

Cấu tử Mi Ni Y'i = Ni/ Ni MiY'i 

H2  2 15627,007 0,870 1,74 

CH4 16 667,260 0,0371 0,5936 

C2H6 30 834,076 0,0464 1,392 

C3H8 44 500,45 0,0279 1,2276 

C4H10 58 166,82 0,0093 0,5394 

C5H12
 

72 166,82 0,0093 0,6696 

 - 17962,433 1,000 6,1622 

 

* Tổng hợp các số liệu cân bằng vật chất của lò thứ hai  

 



 Đồ án tốt nghiệp                    Thiết kế phân xƣởng reforming xúc tác 

 

Hµ Ngäc Thµnh          98                   §HBK Hµ Néi –K45 

Bảng (35) : Cân bằng vật chất của lò phản ứng thứ nhất . 

Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi G = MiNi 

Dòng vào 

A 615,66 0,0315 106,953 20829,81 

N 7,898 0,0004 113,067 47459,53 

P 992,3519 0,0507 114,957 114373,09 

H2 15612,767 0,7981  

 6,144                        110273,89 P
* 

2335,4116 0,1193 

 19564,0885 1,000  291092,25 

 Lƣợng ra (Thành phần) 

A 620,326 0,0317 106,508 66082,608 

N 3,474 0,0002 113,508 430,780 

P 992,1099 0,0507 114,943 113617,447 

H2 15627,007 0,7982  

  6,184                    110988,415 P
* 

2335,4116 0,1192 

 19578,3285 1,000  291092,25 

 

         Lƣợng khí tuần hoàn là : 17948,19352.6,184=110988,415(kg/h) 

        

  Lƣợng hydrocacbon là :  291092,25 – 110988,415 =180103,835 (kg/h) 

 Vậy ta có phƣơng trình sau :  

       180818,519  =  615,66.(14n-6)  +  17,898.14n  +  992,3519.(14n+2) 

  n  = 8,038  là thỏa mãn . 

Từ đó ta tính đƣợc : 

MP  =  14n + 2  =  8,038.14  +  2  =  106.952 

MN  = 14.n  =        8,038.14  =  112,952 

MA  = 14.n  - 6  =  8,038.14  - 6   =  114,952 

 .Tính toán cân bằng nhiệt :  

Phƣơng trình cân bằng nhiệt tổng quát có thể viết nhƣ sau : 

Q1   = Q2 + Q3 + Q4 

 Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 
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                     Bảng (36) : Entanpy của hỗn hợp hơi vào lò phản ứng  

 

Cấu 

tử 
Mi Ni 

Y'i = 

Ni/  ni 
MiY'i 

Yi = 

MiY'/ MiY'i 

Entanpy 

qt 

(KJ/kg) 

qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 15612,77 0,78 1,596 0,107 7700 823,9 

CH4 16 667,260 0,034 0,544 0,036 1618 58,248 

C2H6 30 834,076 0,043 1,29 0,086 1434 123,324 

C3H8 44 500,45 0,026 1,144 0,077 1405 108,19 

C4H10 58 166,82 0,009 0,522 0,035 1400 49 

C5H12
 

72 166,82 0,009 0,648 0,043 1392 59,856 

A 106,53 615,66 0,031 3,302 0,221 1715 379,015 

N 112,53 7,898 0,0004 0,045 0,003 1704 5,112 

P 114,53 992,3519 0,051 5,841 0,391 1703 665,873 

 - 19564,10 1,000 14,932 1,000 - 2272,58 

 

+ Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 

qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lƣợng nguyên liệu ban đầu 

(% khối lƣợng). 

Ta có: GH2  =  (15627,007  -  15612,767) .2  = 28,48    (Kmol/h) . 

 

 

 

Vậy qp  =  - 335.0,016  =  5,36 (KJ/kg) 

 Nhiệt do hỗn hợp và khí tuần hoàn mang vào: 

Q1  = 290546,16 . 2272,58 = 660289392,3 (Kj/h) 

 Nhiệt mất mát do tỏa ra môI trƣờng : 

Ta có :  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01. 6660289392,3 =6602893,92 (kj/h) 

 Nhiệt lƣợng tiêu tốn cho phản ứng reforming  

 

Q2  =   GC.qp = 180818,519.5,36 = 969187,262(kj/h) 

 Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là : 

%016,0%100.
0392,182598

48,28
b
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Q3  = Q1  -  Q2   -  Q4  =  660289392,3- 969187,262- 6602893,923 

                = 562717311,1 (kj/kg) 

                          mà Q3 = 291092,25 . qtr   

                     suy ra qtr  = 2242,304 (kj/kg) 

         Ta có bảng sau : 

 

Bảng (37) : Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ hai . 

 

Dòng 
Nhiệt độ 

(
o
K) 

Lƣợng 

(KJ/h) 

Entanpy 

(KJ/kg) 

Nhiệt lƣợng 

(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 291092,25 2272,518 660289392,3 

  291092,25  660289392,3 

Dòng ra 

Q2 753 180818,519 5,36 969187,262 

Q3 753          291092,25  2242,304 652717311,1 

Q4 753   6602893,923 

    660289392,3 

 

 . Tính kích thƣớc ở lò thứ hai : 

 Chiều cao của lớp  xúc tác trong lò phản ứng (1) đƣợc tính nhƣ 

sau  

                         

 

           Trong đó:  

Vxt : là thể tích xúc tác ở lò thứ nhất, m
3
 

F: là diện tích tiết diện vòng giữa các ống lọc . 

  Giá trị F đƣợc tính nhƣ sau : 

 

 

 (m
2
) 

 

Với : DT2 : là đƣờng kính trong của lò phản ứng (1) chọn Dt2= 2,4 m 

D2 : là đƣờng kính ống trung tâm chọn (Dt2 = 0,5 m) 

F

V
H xt

2xt

D   

4 

) 02 , 0 . 2 . 2 ( . 
2 

2 
2 

2 D 
F 

T    
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 : bề dày thân lò thân lò chọn  = 0,04 m. 

vậy 

 

Chiều cao của lớp xúc tác 

                       HXT = )m(82,7
25,4

215,33
 

Chiều cao của lò phản ứng  

                 H2= 7,82      +     2 .1,5    +   1   =  11,82(m)      

Qui chuẩn : H2 = 12 m 

 

1.3.3. Tính toán cho lò phản ứng thứ ba : 

 Tính cân bằng vật chất : 

Bảng 38 : thành phần của nguyên  liệu vào lò thứ ba 

Cấu tử   NI  , kmol/h Y’i = NI/ iN  

CnH2n-6 620,326 0,384 

CnH2n                         3,474 0,002 

CnH2n +2 992,1099 0,614 

 1615,9099 1,000 

 

§é tôt ¸p gi÷a c¸c lß th­êng  tõ :0,15 –0,35kg/cm3  , chän 0,3 kg/cm3 

khi ®ã ¸p suÊt chung cña khÝ nguyªn liÖu vµo lß 39,7-0,3=39,4 

kg/cm3=3883900pa 

B¶ng 39:   ¸p  suÊt chung cña hçn hîp khÝ  nguyªn liÖu vµo lß thø Ba  

)m(25,4
4

5,002,0.204,0.25,2.14,3
F

2

22
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Tr3 = 803oK    1000/Tr3 = 1,245( ok-1) 

 

Theo ®å thÞ ta tra ®­îc K1  =  3,145.10-7  (Kmol/ph.kg xóc t¸c,pa3) 

§é gi¶m t­¬ng ®èi do hµm l­îng naphten th¬m hãa lµ : 

- dN 13/VR3d = K1PN - 
1p

1

k

k
.PA.PH2

3
 

 - dN13/VR3d = 3,145.10
-7

.772,78 - 
20

7

10.866,14

10.145,3
 

122485,63.(3084164,98)
3
=0,00052 

    

                      Với 
20803

25600
15.46

123
3P 10.866,14e.10.81,9K     (pa

3
) 

 

  

 

 

Trong đó : M3là lƣợng xúc tác 64768,86 kg 

NC3lƣợng nguyên liệu vào lò thứ hai11615,9099 Kmol/h 

3

64768.8
Vr

1615,909
 =40,1  (kg xúc tác /Kmol) 

 

Với Vr3 = 40,082  vậy ta có NN3  =  0,00052.40,082= 0,002 

Vậy lƣợng naphten tham gia phản ứng  (1) là : 

0,002 .1615,9099 = 3,23 (Kmol/h) 

Lƣợng naphten sau khi phản ứng là : 

         3,474 -  3,23 = 0,244 (Kmol/h) . 

CÊu tö Y’I PI=3893301,952.Y’I 

CnH2n-6 0,0317 122485,63 

CnH2n 0,0002 772,78 

CnH2n +2 0,0507 195899,73 

H2 0,7982 3084164,98 

CnH2n +2* 0,1192 460576,88 

Tæng  1,0000 3863900 

13 N1 . 00052 , 0 R V N   

3C

3
3R

N

M
Vmà 
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Hằng số tốc độ của phản ứng chuyển hóa hydrocacbon thành parafin 

thơm ở nhiệt độ 803
o
K . 

 

 

 

K2   =  2,398.10
-15

    Kmol/pa
2
.h Kg xúc tác . 

Tính KP2  : 

               )(10.0021,0.10.1,98 23
12,7

803

4450

31

2 PaeKP  

 

Ta nhận thấy KP2  <<1  chứng tỏ ƣu thế phản ứng nghịch chuyển hóa 

từ hydrocacbon parafin thành naphten . 

- Sự tăng hàm lƣợng naphten do phản ứng (2) là : 

 .195899,

73 

 

 

       = 0,00022  Kmol/h.Kg xúc tác  

 

Suy ra : N3 = 0,00022 .40,082  = 0,0087  ( Kmol/h) 

+ Vậy lƣợng naphten sau phản ứng (1) và (2) là : 

N’N3  =  0,244 + 14,130 = 14,374 ( Kmol/h) 

Hằng số tốc độ phản ứng hydrocracking  parafin là: 

245,1
803

1000
 suy ra  k3  =0,03  

sự giảm tƣơng đối hàm lƣợng parafin  do phản ứng 3 là: 

0015,0
3863900

73,195899
.03,0

p

p
.k

dv

dp p

3

3r

33p  

lƣợng parafin tham gia phản ứng (3 )là: 

 

NP33 = 0,0015.1615,9099 = 2,424 ( Kmol/h) 

Lƣợng parafin còn lại sau phản ứng (2) và (3)là 

NP3 = 992,1099 – 14,130 – 2,424 = 975,556 ( Kmol/h) 

Lƣợng khí tuần hoàn là : 

245,1
T

1000
K803T

3r

o

3r

10 . 0021 , 0 

10 . 400 , 2 3084164,9 . 772,780 . 10 . 400 , 2 3 

15 
15 3 

 

 
    

R 

N 
dV 

d 
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17983,829. 6,114 = 109953,131 kg/h 

lƣợng hydrocacbon trong khí  : 

291092,25 – 109953,131 = 181139,119 kg/h 

Vậy ta có phƣơng trình sau :  

       181139,119  =  623,556.(14n-6)  +  14,374.14n  +  975,556.(14n+2) 

  n  = 8,098  là thỏa mãn . 

Từ đó ta tính đƣợc : 

MP  =  14n + 2  =  8,098.14  +  2  =  107,372 

MN  = 14.n  =        8,098.14  =  113,372 

MA  = 14.n  - 6  =  8,098.14  - 6   =  115,372 

 Vậy ta có cân bằng vật chất các phản ứng hoá học sau : 

 

Bảng (40) : Cân bằng các phản ứng hóa học cho phản ứng hoá học thứ ba:  

  

Lƣợng chất tham gia phản 

ứng kmol/h 

Lƣợng chất sản phẩm kmol/h 

3,23CnH2n+2 3,23CnH2n-6  + 3,23.3H2 

14,130CnH2n+2  14,130CnH2n + 14,130H2 

2,424CnH2n+2 + 2,424(n-3)/3H2 2,424n/15(CH4 +C2H6 + C3H8 + C4H10 + 

C5H12 

             

Bảng (41): Thành phần khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng thứ ba:  

Cờu tử Lƣợng vào Lƣợng ra 

A 620,326 620,326 + 3,23  =  623,556 

N 3,474 3,474+3,23 – 14,130 = 14,374 

P 992,1099 992,1099 – 14,130 – 2,424 =  975,556 

 1615,9099 1613,486 

 

                                                 Khí tuần hoàn 

H2  15627,007 15627,007+3.3,23 +14,130 –2,424=15648,403 

CH4 667,260 667,260 
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C2H6 834,076 834,076 

C3H8 500,45 500,45 

C4H10 166,82                           166,82 

C5H12
 

166,82 166,82 

 2335,426 17983,829 

Khí tuần hoàn ra khỏi lò phản ứng ba 

Cấu tử Mi Ni Y'i = Ni/ Ni MiY'i 

H2  2 15648,403 0,870 1,74 

CH4 16 667,260 0,037 0,592 

C2H6 30 834,076 0,046 1,38 

C3H8 44 500,45 0,028 1,232 

C4H10 58 166,82 0,009 0,522 

C5H12
 

72 166,82 0,009 0,648 

 - 17983,829 1,000 6,114 

 Tổng hợp các số liệu cân bằng vật chất của lò thứ ba 

Bảng (42) : Cân bằng vật chất của lò phản ứng thứ ba. 

Cấu tử Ni (Kmol/h) Y'i Mi G = MiNi 

Dòng vào 

A 620,326 0,032 106,508 66069,68 

N 3,474 0,0002 113,508 394,327 

P 992,1099 0,051 114,508 113604,52 

H2 15627,007 0,798  

 6,184                        11023,723 P
* 

2335,4116 0,119 

 19578,329 1,000  291092,25 

 Lƣợng ra (Thành phần) 

A 623,556 0,032 107,372 66952,455 

N 14,374 0,0007 113,372 1629,609 

P 975,556 0,0498 115,372 112551,847 
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H2 15648,403 0,798  

  6,114                    109958,339 P
* 

2335,4116 0,119 

 19597,3006 1,000  291092,25 

 

 Tính toán cân bằng nhiệt :  

Phƣơng trình cân bằng nhiệt tổng quát có thể viết nhƣ sau : 

Q1   = Q2 + Q3 + Q4 

 Trong đó : 

Q1  :  là nhiệt độ hỗn hợp nguyên liệu và khí tuần hoàn mang vào . 

Q2  :  là nhiệt độ tiêu tốn cho phản ứng reforming . 

Q3  :  là nhiệt độ hỗn hợp sản phẩm và khí tuần hoàn mang ra . 

Q4  :  là nhiệt mất mát. 

                     Bảng (43) : Entanpy của hỗn hợp hơi vào lò phản ứng  

 

Cấu 

tử 
Mi Ni 

Y'i = 

Ni/  ni 
MiY'i 

Yi = 

MiY'/ MiY'i 

Entanpy 

qt 

(KJ/kg) 

qtYi 

(KJ/h) 

H2  2 15627,00 0,798 1,596 0,111 7700 856,24 

CH4 16 667,260 0,034 0,544 0,0379 1618 61,322 

C2H6 30 834,076 0,043 1,278 0,0891 1434 127,769 

C3H8 44 500,45 0,026 1,1264 0,0785 1405 110,292 

C4H10 58 166,82 0,009 0,493 0,0344 1400 48,16 

C5H12
 

72 166,82 0,009 0,612 0,0427 1392 59,4384 

A 106,53 620,326 0,032 3,377 0,2354 1715 403,711 

N 102,53 3,474 0,0002 0,0205 0,0014 1704 94,7424 

P 104,53 992,1098 0,051 5,2997 0,3694 1703 629,088 

 - 19578,34 1,000 14,347 1,000 - 2390,74 

 

+ Để tính hiệu ứng nhiệt của phản ứng ta dùng công thức sau : 
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qp  =  - 335.b 

Với  b: hiệu suất tạo hydro tính theo khối lƣợng nguyên liệu ban đầu 

(% khối lƣợng). 

Ta có: GH2  =  (15627,007 + 3.3.23 + 14,13 – 15648,403).2=4,848kg/h 

 

 

 

Vậy qp  =  - 335.0,003=  1,005kg) 

 Nhiệt do hỗn hợp và khí tuần hoàn mang vào: 

Q1  = 291092,25 . 2390741 = 695926176,857(kj/h) 

 Nhiệt mất mát do tỏa ra môI trƣờng : 

Ta có :  Q4  = 0,01.Q1 = 0,01. 695926176,857  =6959261,76857(kj/h) 

 Nhiệt lƣợng tiêu tốn cho phản ứng reforming  

 

Q2  =   GC.qp = 182598,0392.1,005 = 183511,029 (kj/h) 

 Do vậy nhiệt do sản phẩm và khí mang ra là : 

Q3  = Q1  -  Q2   -  Q4  =  695926176,857 – 183511,029 – 6959261,76857  

  = 688783404,06   (kj/kg)                 

                          mà Q3 = 291092,25 . qtr   

                     suy ra qtr  = 2366,203 (kj/kg) 

         Ta có bảng sau : 

 

Bảng (44) Cân bằng nhiệt lượng của lò phản ứng thứ ba 

 

Dòng 
Nhiệt độ 

(
o
K) 

Lƣợng 

(KJ/h) 

Entanpy 

(KJ/kg) 

Nhiệt lƣợng 

(KJ/h) 

Dòng vào 

Q1 803 291092,25 2390,741 695926176,857 

  291092,25  695926176,857 

Dòng ra 

Q2 753 182598,0392 1,005 183511,029 

Q3 753          291092,25 2366,203 688783404,1 

Q4 753   6959261,76857 

    695926176,857 

 

%003,0%100.
0392,182598

848,4
b
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 . Tính kích thƣớc ở lò thứ ba : 

 Chiều cao của lớp  xúc tác trong lò phản ứng (1) đƣợc tính nhƣ 

sau  

                         

 

           Trong đó:  

Vxt : là thể tích xúc tác ở lò thứ nhất, m
3
 

F: là diện tích tiết diện vòng giữa các ống lọc . 

  Giá trị F đƣợc tính nhƣ sau : 

 

          (m
2
) 

 

Với : DT1 : là đƣờng kính trong của lò phản ứng (1) chọn Dt1= 3,6 m 

D1: là đƣờng kính ống trung tâm chọn (D1= 0,5 m) 

 : bề dày thân lò thân lò chọn  = 0,04 m. 

vậy 

 

 

Chiều cao của lớp xúc tác 

                       HXT = )m(59,11
31,9

948,107
 

Chiều cao của lò phản ứng  

                 H3= 11,59 +     2 .1,5    +   1   =  15,59m)      

Qui chuẩn : H3 = 16 (m) 

      Bảng 45: kích thước của ba lò phản ứng 

Số lò  Lò 1 Lò 2 Lò 3 

Kích thƣớc lò đƣờng kính(m) 2,2 2,5 3,6 

Chiều cao (m) 10 12 16 

  

1.4. tính hiệu suất của quá trình reforming xúc tác : 

Tính hiệu suất reformat : 

Từ bảng 42 tatính đƣợc lƣợng reformat ra khỏi lò 3 là : 

Greformat = 66952,455 + 1629,609 +112551,847  = 181133,911 

F

V
H xt

3xt

)m(31,9
4

5,002,0.204,0.26,3.14,3
F

2
22

D   

4 

) 02 , 0 . 2 . 2 ( . 
2 

1 
2 

1 D 
F 

T    
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%19,88100.
0392,182598

911,1161033

G

G
H

C

REFORMAT
R  

 Tính hiệu suất hydro tạo thành : 

GH2 = 15648,403.6,114  -   14346,099.6,5  =   2424,692 

Hiệu suất khí hydro là : 

%51,3100.
0392,182598

692,6409

G

G
H

C

H

H
2

2

 

Hiệu suất khí nhẹ của quá trình là: 

%45,2100.
0392,182598

144,6).076,834260,667(5,6).076,834260,667(

G

G
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H

2C1C
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   hiệu suất LPG : 

     %34,3100.
0392,182598

064,6098
LPG  

 

 
PHẦN  TÍNH TOÁN KINH TẾ 

 

I. Mục đích và ý nghĩa của tính toán kinh tế : 

Khi thiết kế bất kỳ một dây chuyền sản xuất nào thì ngoài việc tính toán 

các chỉ tiêu kỹ thuật cần phải thoả mãn các yêu cầu về kinh tế . tính toán kinh 

tế cho ta thấy đƣợc tổng giá trị của dự án . hiệu quả kinh tế của dự án đƣợc 

biểu hiện bằng chỉ tiêu thu hồi vốn đầu tƣ (ƣ). 

                                                  Vốn đầu tƣ 

                            T  = 

                                          Lợi nhuận + khấu hao 

 

               Lợi nhuận trong một năm  
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                              E = 

                                                         Vốn đầu tƣ 

Tƣ việc xác định hiệu quả kinh tế của dự án, ta mới đi đến quyết định 

hoặc là xây dựng hoặc là huỷ bỏ hoặc là có những điều chỉnh sao cho hợp lý . 

II.tính toán : 

để phù hợp với thanh toán quốc tế , dƣới đây các khoảng tiền đều tính 

theo đơn vị tiền tệ USD . 

II.1.Chế độ vận hành của phân xƣởng : 

 số  giờ hoạt động trong một năm : 8160 giờ. 

 Số giờ hoạt động trong một ngày :24 giờ. 

 Năng suất phân xƣởng                  : 1490000 tấn / năm. 

 Reformat  :88,19%. 

 LPG          :3,34%. 

 H2         :3,51%. 

 C1,C2       :2,45%. 

Vốn đầu tƣ ban đầu bao gồm cả vốn đầu tƣ cho thiết bị và cả vốn đầu tƣ 

cho xây dựng. 

 định mức đầu tƣ :250  USD/tấn .250. 

 vậy tổng vốn đầu tƣ là : 250.1490000 = 372500000  USD. 

II.2.Hoạch toán chi phí : 

a.chi phí cho nguyên liệu: 

 năng suất là 1490000 tấn / năm với đơn giá là 210 USD/tấn. 

 Thành tiền : 149466,6.8 = 1195732,8 USD. 

a. chi phí cho xúc tác : 

      chất xúc tác dùng là pt/AL2O3 với lƣợng là 149466,6 kg với đơn giá 8 

USD/kg. 

 thành tiền : 149466,6.8 = 1195732,8 USD. 

c.chi phí cho phục vụ sản xuất : 
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. tiêu hao xúc tác trong năm là 2% tổng chi phí xúc tác cho một năm thành 

tiền :  0,02.1195732,8  =  23914,656 USD. 

. chi phí cho năng lƣợng điện  với lƣợng điện tiêu thụ là 105000000 

kwh/năm.với một kwh có giá : 0,086 USD. 

Tiêu thụ điện năng trong một năm : 0,086.105000000 = 9000000 USD. 

d. chi phí lƣơng cho công nhân : 

phân xƣởng gồm 50 ngƣời , lƣơng bình quân là 2100 usd/ năm . 

thành tiền : 50.2100 =105000 USD. 

 Tổng tiền lƣơng  = lƣơng chính +   trích theo lƣơng   

                                =105000 + 21000 = 126000  USD. 

f.chi phí cho phân xƣởng : 

 khấu hao toàn bộ trong vòng 20 năm  là  5% tổng vốn đầu tƣ ban 

đầu . 

 thanh tiền :0,05.372500000 = 18625000 USD. 

 Chi phí vận chuyển lấy bằng 3% vốn đầu tƣ ban đầu  . 

Thànhh tiền :0,03.372500000 = 11175000 USD. 

g.chi phí danh cho quản lý : 

lấy bằng 7% tổng chi phí (nguyên liệu + sản xuất + tổng tiền lƣơng công  

nhân ) 

thành tiền :0,07.(312900000 + 23914,656 + 9000000 + 126000) = 

22543494,03 USD. 

h.chi phí dành cho bán hàng: lấy bằng 3% chi phí (phân xƣởng + quản 

lý). 

Thành tiền : 0,03.(18625000 + 11175000 + 22543494,03) = 

1570304,821USD 

Tổng chi = chi phí (nguyên liệu + xúc tác + sản xuất  + công nhân + phân 

xƣởng  + quản lý  + bán hàng  ). 

        = 312900000 + 1195732,8 + 23914,656 + 9000000 + 126000 + 

18625000 + 11175000 + 22543494,03 + 1570304,821 =377159446,3 USD. 
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Giá thành sản xuất cho một tấn nguyên liêu :  

                    Tổng chi phí              377159446,3 

        G   =                             =                                  = 253,127 USD/tấn 

                     Năng suất                  1490000 

II.3.tính giá thành của sản phẩm : 

để tính đƣợc từng loại giá thành sản phẩm ta phải xác định đƣợc hệ số 

phân bố  theo giá bán . 

Ta có bảng số liệu sau :bảng 46 

Sản phẩm  Hiệu suất 

sản phẩm 

(tấn) 

Giá bán 

sản phẩm 

(USD/tấn ) 

Giá trị 

doanh thu 

(USC) 

Giá trị 

phân bổ 

Giá thành 

USD/ tấn 

Reformat 88,19 290 250,62 240,6 272,82 

LPG 3,34 100 3,16 3,03 90,72 

H2 3,51 120 4,49 4,81 122,79 

C1,C2 2,45 80 2,22 2,13 60,68 

Tổng 97,49 590 260,49 250,07 547,41 

 

 

 

 Hệ số phân bổ :                         tổng chi                    250,07 

                                       hpb =                              =                      = 0,96 

   doanh thu                  260,49 

 chi phí phân bố reformat: 250,62.0,96 = 240,6. 

 Tƣơng tự ta tính đƣợc chi phí phân bố của LPJ ,H2,  (C1,C2) cho ở bản 

trên. 

                                                              Chi phí phân bố 

                              Giá thành   =   

                                                            Hiệu suất 

II.4.Tính lợi nhuận : 

L  = lợi nhuận cả năm  
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= 
8

1i

(giá bán sản phẩm i – giá thành sản phẩm i) . sản lƣợng sản phẩm    

=  (590  - 547,01).1490000  =  64055100 USD. 

II.5.thuế VAT: 

Thuế = 10% doanh thu – 10% (nguyên liệu + xúc tác ) 

         = 0,1.260,49.1490000 – (31900000 + 1195732,8) 

         = 35503436,72 USD 

Lãi suất sau thuế : 

64055100  -  35503436,72  =  28551663,28 USD 

II.6. Tính thời gian thu hồi vốn : 

                          Vốn đầu tƣ                                   372500000 

T   =                                                     =                                    =     8  năm 

         Lợi nhuận sau thuế + khấu hao      28551663,28 + 18625000 

II.7. Tính hệ số hiệu quả vốn đầu tƣ : 

      Lợi nhuận trong một năm                      28551663,28 

E   =                                                           =                                  =    7,6% 

                Vốn đầu tƣ                                            372500000 



 Đồ án tốt nghiệp                    Thiết kế phân xƣởng reforming xúc tác 

 

Hµ Ngäc Thµnh          114                   §HBK Hµ Néi –K45 

Tóm lại ta có bảng tổng kết : bảng 47 

STT Khoản Thành tiền 

1 Vốn đầu tƣ 372500000 

2 Nguyên liệu 312900000 

3 Khấu hao  18625000 

4 Tổng chi phí  377159446,3 

5 Doanh thu  28551663,28 

6 Thuế VAT 35503436,72 

7 Lợi nhuận sau thuế 28551663,28 

8 Thời gian thu hồi vốn (t) 8 

9 Hệ số hiệu quả vốn đầu 

tƣ(E) 

7,6% 
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PHẦN XÂY DỰNG 

 

I. CHỌN ĐỊA ĐIỂM XÂY DỰNG . 

1.1. Những cơ sở để xác định việc xây dựng. 

Do phân xƣởng Reforming xúc tác là một phần của nhà máy lọc dầu, vì 

vậy việc lựa chọn địa điểm xây dựng là cũng có nghĩa là đƣợc chọn để xây 

dựng phân xƣởng Reforming. Việc lựa chọn địa điểm xây dựng nhà máy lọc 

dầu là bƣớc đầu tiên và khá quan trọng của việc thiết kế. Đó là một công việc 

khó khăn và phức tạp, đòi hỏi những nhà thiết kế và quản lý phải tìm hiểu và 

kết hợp  những số liệu, những thông số kỹ thuật của nhiều ngành. Nhiều lĩnh 

vực khác nhau nhƣ : địa chất thuỷ văn, kinh tế, công nghệ, xây dựng. Nhiều 

khi xây dựng một nhà máy còn ít nhiều có liên quan đế chiến lƣợc phát triển 

kinh tế xã hội của một vùng, một đất nƣớc. Vì vậy việc lựa chọn địa điểm xây 

dựng cần đƣợc xem xét và cân nhắc kỹ lƣỡng. 

Chọn địa điểm để xây dựng nhƣ vậy là không hề đơn giản. Để chọn  

một địa điểm  nào đó trƣớc hết ngƣời ta phải tiến hành điều tra cơ bản nghĩa 

là thu nhập và xử lý các số liệu  về tất cả các mặt nhƣ: tài nguyên khoáng vật, 

đât đai, dân số, nguồn  nguyên liệu, nhiên liệu, có liên quan đến khu vực đó. 

Bên cạnh đó địa điểm đƣợc chọn phải thoả mãn các yêu cầu sau:  

+ Về mặt quy hoạch: 

Địa điểm đƣợc chọn  phải phù hợp với quy hoạch chung của cả vùng và 

có thể nói rộng hơn là của các cụm kinh tế, công nghiệp chung của cả nƣớc. 

+ Về điều kiện tổ chức:  

- Thuận lợi cho việc cung cấp nguyên liệu 

- Thuận lợi cho việc tiêu thụ sản phẩm  

- Gần nguồn cung cấp năng lƣợng: điện, hơi đốt, nhiên liệu. 

+ Về điều kiện kỹ thuật hạ tầng:  
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- Địa điểm lựa chọn cần có vị trí phù hợp để có thể phát huy tối đa 

những ƣu thế, những thuận lợi của hệ thống giao thông quốc gia và quốc tế 

nhƣ: đƣờng bộ, đƣờng sắt, đƣờng thuỷ và đƣờng không. 

- Thuận lợi về thông tin liên lạc. 

+ Về điều kiện vận hành và vận hành  máy móc:  

- Địa điểm đƣợc lựa chọn cần phải tính đến khả năng cung cấp nguyên 

vật liệu, vật tƣ xây dựng. 

- Có khả năng cung cấp nhân công trong qúa trình xây dựng nhà máy 

cũng nhƣ vận hành sau này. 

+ Về điều kiện chính trị xã hội : 

Địa điểm đƣợc chọn phải thuộc vùng có điều kiện chính trị, xã hội ổn 

định. 

1.2. Đặc điểm của địa điểm xây dựng. 

Địa điểm xây dựng nhà máy trong phạm vi cuốn đồ án này là khu vực 

Dung Quất (Quảng Ngãi).  

+ Đặc điểm của khu vực Quảng Ngãi. 

Về dân cư và kinh tế : 

* Quảng Ngãi là một tỉnh thuộc miền trung nƣớc ta. Nền kinh tế nhìn 

chung chƣa phát triển, các ngành dịch vụ, thƣơng mại chƣa mạnh. 

* Trình độ dân trí chƣa cao và không đồng đều. 

- Đặc điểm về khí hậu: 

Một năm thƣờng có 2 mùa là mùa mƣa và mùa khô. Khí hậu nói chung 

không ôn hoà. Quanh năm nắng nóng, nhiệt độ khá cao thƣờng vào khoảng 

trên 30
o 
C. 

- Đặc điểm về địa hình:  

Quảng Ngãi có địa hình không bằng phẳng, phía tây là dãy trƣờng sơn, 

phía đông giáp với biển. Tất nhiên khu vực Quảng Ngãi phải phù hợp với yêu 

cầu độ dốc i<1% và không nằm trên các mỏ có độ chịu nén tốt. 
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Qua những đặc điểm trên thì ngƣời ta nhận thấy  địa điểm đƣợc chọn 

có những ƣu nhƣợc điểm sau:  

+ ưu điểm  

- Dung Quất nói riêng và Quảng Ngãi nói chung nằm trong vùng trọng 

điểm phát triển kinh tế của chính phủ với  dự án phát triển khu công nghiệp 

tập trung và công nghệ cao. 

- Phía Bắc giáp với Đà Nẵng  là một thành phố  công nghiệp và có tốc 

độ phát triển nhanh chóng, nhƣ vậy sẽ có những thuận lợi nhất định trong khi 

xây dựng cũng nhƣ khi vận hành. 

- Có sân bay Chu Lai, cảng nƣớc sâu Dung Quất cùng với hệ thống 

giao thông đƣờng bộ xuyên quốc gia đi qua nên thuận lợi về giao thông. 

+ Nhược điểm:  

- Xa nguồn nguyên liệu. Nguyên liệu cho phân xƣởng  Reforming xúc 

tác chủ yếu là xăng chƣng cất trực tiếp từ dầu thô. Tuy nhiên nguồn nguyên 

liệu dầu thô lại khá xa (Mỏ dầu Việt Nam tập trung chủ yếu ở khu vực phía 

nam). 

- Việc cung cấp nguyên liệu khó khăn. 

- Cơ sở hạ tầng chƣa phát triển do đó sẽ gặp nhiều khó khăn khi xây 

dựng cũng nhƣ vận hành nhà máy sau này. 

- Khí hậu khắc nghiệt, thƣờng hay có bão lũ. 

 Kết luận : Mặc dù có nhiều điểm chƣa phù hợp khi chọn Dung 

Quất để xây dựng nhà máy lọc dầu. Tuy nhiên xét một cách tổng 

thể cũng có nhiều thuận lợi nhƣ: nằm trong quy hoạch phát triển 

khu công nghiệp, có cảng nƣớc sâu, sân bay, hơn nữa lại gần 

đƣờng sang Lào và Campuchia nên thuận lợi cho việc xuất khẩu 

sản phẩm sau này. 

          II.Các nguyên tắc khi thiết kế  xây dựng 

Việc xây dựng cần phải tuân theo những nguyên tắc sau:  

+ Cần bố trí các hạng mục trong dây chuyền một cách thích hợp để 

đảm bảo các hạng mục đó hoạt động thuận tiện và hợp lý nhất. 
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+ Các hạng mục đó cần thiết kế gọn gàng, hợp lý và tiết kiệm diện tích 

đất. 

+ Triệt để việc bố trí mặt bằng để tạo điều kiện thuận lợi cho việc tháo 

xả cặn và sản phẩm cũng nhƣ tiết kiệm năng lƣợng. 

+ Khi bố trí các công trình trên mặt bằng cần phải dự kiến trƣớc các 

hạng mục sẽ xây dựng ở giai đoạn sau tạo điều kiện thuận lợi cho việc mở 

rộng sản xuất. Tránh gây ảnh hƣởng sản xuất khi cần mở rộng. 

 + Các công trình phụ trợ cần đặt gần các công trình chính để giảm chi 

phí vận chuyển. 

+ Các công trình gây nhiễm bẩn, độc hại nên bố trí riêng biệt xa các 

công trình chính, cuối hƣớng gió và ít ngƣời qua lại. 

+ Trạm biến thế điện đặt nơi sử dụng điện nhiều nhất nhƣ máy bơm 

máy nén và gần đƣờng nội bộ 

+ Đƣờng giao thông nội bộ cần phải bố trí hợp lý thuận tiện đến từng 

công trình và chiều rộng đủ lớn để xe ô tô có thể vào đƣợc. 

+ Đảm bảo mỹ quan cho toàn nhà máy. 

            III. Bố trí mặt bằng. 

Trên khu đất đã đƣợc chọn xây dựng, bố trí các công trình chính, các 

công trình phụ và các công trình phục vụ. Ngoài ra còn bố trí hệ thống đƣờng 

ống, chiếu sáng. Tất cả những hạng mục công trình cần đƣợc bài trí một cách 

hợp lý, đảm bảo các điều kiện kỹ thuật và mỹ quan công trình.(Hình 17) 

     3.1. Đặc điểm của dây chuyền sản xuất:  

+ Quá trình Reforming xúc tác là một quá trình liên tục 

+ Trong khi vận hành có thể thải khí độc và nƣớc ô nhiễm. 

+ Toàn bộ dây chuyền đều lộ thiên. 

+ Reforming xúc tác là một phần của nhà máy lọc dầu  do đó quá trình 

hoạt động ít nhiều không thể tách riêng đƣợc. 

3.2. Mặt bằng phần xƣởng: 
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Tổng diện tích thiết kế là 10 héc ta trong đó diện tích dành cho sản xuất 

là 50%, diện tích dự trữ là 30%, còn lại là dành cho trồng cây xanh và bố trí 

các hạng mục khác sơ đồ nguyên tắc đƣợc bố trí nhƣ sau:  

TT Tên công trình  Dài [m] Rộng[m] Diện tích[m
2
] 

1 Nhà xe 30 12 360  

2 Phòng thay đồ 12 9 108 

3 Nhà y tế 12 9 108 

4 Khu hành chính 12 9 108 

5 Hôi trƣờng 24 12 288 

6 Nhà ăn 24 12 288 

7 Nhà sản xuất nƣớc 12 12 144 

8 Trạm điện 6 6 36 

9 Bơm và nén 24 12 288 

10 Lò phản ứng 12 12 432 

11 Lò gia nhiệt 12 12 144 

12 Thiết bị trao đổi nhiệt 12 12 432 

13 Thiết bị phân ly áp suất cao 12 12 144 

14 Thiết bị phân ly áp suất thấp 12 12 144 

15 Tháp ổn định 12 12 144 

16 Tháp ngƣng 12     12 144 

17 Bể chứa nguyên liệu 12 12 720 

18 Nhà xử lý nƣớc thải 12 9 108 

19 Nhà cứu hoả 12 12 144 

20 Bể chứa reformat 12 12 144 

21 Bể chứa khí hydro kỹ thuật 12 12 288 

22  Bể chứa khí nhẹ 12 12 288 

23 Bể chứa LPG 12 12 288 

24 Phòng hoá nghiệm 12 9 108 
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25 Nhà điều khiển 12 9 108 

26 Nhà cơ khí  12 12 144 

27 Nhà bảo vệ  4 4 64 

28 Khu xử lý khí thải  12    12 144 

Tính toán các chỉ tiêu kinh tế kỹ thuật cơ bản : 

- chiều dài phân xƣởng :200 m 

- chiều rộng phân xƣỏng :120 m 

- tổng diện tích phân xƣởng :  F = 22000  m
2
 

- diện tích đất nhà và công trình :A=4460  m
2
 

- diện tích kho bãi lộ thiên: B=4458 m
2
 

- diện tích đất chiếm đƣờng giao thông , của hệ thống đƣờng 

ống vân chuyển vật chất ,rãnh thoát nứơc ,vỉa hè :C=2852 m
2
 

- xác định hệ số xây dựng : 

         

     %5,40
22000

100).22544460(
100.

F

BA
kxd  

 

- Hệ Số sử dụng: 

 

%5,53
22000

100).285244584460(
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F
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PHẦN AN TOÀN LAO ĐỘNGVÀ BẢO VỆ MÔI 

TRƢỜNG 

 

I. Khái quát 

Trong quá trình sản xuất ở các nhà máy hoá chất nói chung và nhà máy 

lọc dầu nói riêng thì vấn đề an toàn lao động và bảo vệ  môi trƣờng là hết sức 

quan trọng. Chi phí dành cho công tác này chiếm đến 40% chi phí vận hành. 

Một trong những vấn đề cần đƣợc quan tâm nhất là: an toàn cháy, nổ. Tất 

nhiên là còn có những nguyên nhân gây tai nạn khác. Có thể phân chia những 

nguyên nhân gây tại nạn thành 3 nhóm: 

1.1. Nguyên nhân do kỹ thuật. 

Nguyên nhân này phụ thuộc vào tình trạng máy móc, thiết bị, đƣờng 

ống, nơi làm việc bao gồm: 

+ Sự hƣ hỏng máy móc chính và dụng cụ, phụ tùng. 

+ Sự hƣ hỏng các đƣờng ống. 

+ Các kết   cấu thiết bị, dụng cụ, phụ tùng không hoàn chỉnh 

+ Không bảo đảm khoảng cách an toàn giữa các máy móc. 

+ Thiếu rào chắn, ngăn che. 

1.2. Nguyên nhân do tổ chức. 

Nguyên nhân này phụ thuộc vào việc tổ chức hoặc giao nhận công việc 

không đúng quy định  bao gồm:  

+ Vi phạm quy tắc quy trình kỹ thuật. 

+ Tổ chức lao động, chỗ làm việc không đúng yêu cầu 

+ Giám sát kỹ thuật không đầy đủ. 

+ Vi phạm chế độ làm việc 

+ Sử dụng lao động không đúng ngành nghề, chuyên môn. 

+ Ngƣời lao động chƣa nắm vững đƣợc điều lệ, quy tắc an toàn trong  

lao động. 

1.3. Nguyên nhân do vệ sinh. 
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+ Môi trƣờng không khí ô nhiễm 

+ Điều kiện khí hậu không thích nghi 

+ Công tác chiếu sáng và thông gió không đƣợc tốt 

+ Vi phạm điều lệ vệ sinh cá nhân. 

II. NHỮNG YÊU CẦU VỀ PHÒNG CHỐNG CHÁY NỔ. 

Nhƣ chúng ta đã biết nguyên liệu cũng nhƣ sản phẩm trong quá trình 

Reforming xúc tác đều dễ bị cháy nổ. Vì vậy vấn đề cần quan tâm là phòng 

chống cháy nổ. 

2.1. Phòng chống cháy. 

Để phòng chống cháy ta thực hiện những biện pháp sau đây:  

+ Ngăn ngừa khả năng tạo ra môi trƣờng cháy. 

+ Ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn cháy trong môi trƣờng 

cháy đƣợc. 

+ Duy trì nhiệt độ môi trƣờng thấp hơn nhiệt độ cho phép lớn nhất có 

thể cháy đƣợc. 

+ Duy trì nhiệt độ môi trƣờng thấp hơn nhiệt độ cho phép lớn nhất có 

thể cháy đƣợc. 

+ Duy trì áp suất của môi trƣờng thấp hơn áp suất cho phép lớn nhất có 

thể cháy đƣợc. 

2.2. Ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn gây cháy. 

Để ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn gây cháy trong môi 

trƣờng cháy phải tuân theo những quy tắc về:  

 + Nồng độ cho phép của những chất cháy ở dạng khí hoặc dạng lơ lửng 

trong không khí. Nói cách khác là phải tiến hành ngoài giới hạn cháy nổ của 

hỗn hợp Hydrocacbon với không khí và oxy. Sau đây là giới hạn cháy nổ của 

một số Hydrocacbon với không khí và oxy: 
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Hydrocacbon 

Với không khí Với oxy 

Giới hạn dƣới 

[%TT] 

Giới hạn trên 

[% TT] 

Giới hạn dƣới 

[% TT] 

Giới hạn trên 

[% TT] 

Metan 5,3 14 5,1 61 

Etan 3 12,5 3 66 

Propan 2,2 9,5 2,3 55 

n-Butan 1,9 8,5 1,8 49 

n-Pentan 1,5 7,8 1,8 49 

Benzen 1,4 7,1 2,6 30 

 

+ Nồng độ cần thiết của các chất giảm độ nhạy trong chất cháy ở dạng 

khí hoặc hơi lỏng. 

+ Tính dễ cháy của các chất, vật liệu, thiết bị và kết cấu. 

2.3. Ngăn ngừa khả năng xuất hiện những nguồn cháy. 

+ Tuân theo những quy định về  sử dụng , vận hành và bảo vệ máy 

móc, thiết bị cũng nhƣ vật liệu và các sản phẩm khác có thể là nguồn cháy 

trong môi trƣờng cháy. 

+Sử dụng thiết bị điện phù hợp với loại gian phòng sử dụng điện và các 

thiết bị điện bên ngoài phù hợp với nhóm và hạng của các hỗn hợp nguy hiểm 

cháy nổ.  

+ Áp dụng quy trình công nghệ và sử dụng thiết bị bảo đảm không phát 

sinh tia lửa điện. 

+ Có biện pháp chống sét cho nhà xƣởng, thiết bị 

+ Quy định nhiệt độ nung nóng cho phép lớn nhất của bề mặt thiết bị, 

sản phẩm và vật liệu tiếp úc với môi trƣờng cháy. 

+ Sử dụng những thiết bị không phát ra tia lửa điện khi làm việc với 

chức năng chất dễ cháy nổ. 
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+ Loại trừ những điều kiện có thể dẫn đến tự cháy do nhiệt độ, do chất 

xúc tác dụng hoá học và do sinh vật với các vật liệu và kết cấu của cơ sở sản 

xuất. 

III. NHỮNG BIỆN PHÁP  TỔ CHỨC ĐỂ ĐẢM BẢO AN TOÀN CHÁY NỔ 

Những biện pháp an toàn cháy nổ cần thực hiện những biện pháp sau 

đây: 

+ Trƣớc khi giao việc phải tổ chức cho công nhân và những ngƣời liên 

quan học tập về công tác an toàn cháy nổ. Đối với những môi trƣờng làm việc 

đặc biệt nguy hiểm về cháy nổ thì cán bộ và công nhân cần đƣợc cấp giấy 

chứng nhận và định kỳ kiểm tra lại. 

+ Mỗi phân xƣởng, xí nghiệp cần phải xây dựng các tiêu chuẩn quy 

phạm, nội quy an toàn và chữa cháy thích hợp. 

+ Mỗi phân xƣởng, xí nghiệp cần thực hiện các quy định về phòng 

cháy, chữa cháy và bảo quản các phƣơng tiện phòng, chữa cháy. 

+ Trang thiết bị phƣơng tiện và chữa cháy, sắp xếp cho cán bộ công 

nhân có thời gian tập dƣợt. 

+ Xây dựng các phƣơng án chữa cháy với các nguồn gây cháy. 

+ Với các nguồn gây cháy phải đƣợc thực hiện bằng các biện pháp sau 

đây: 

 - Cơ khí hoá, tự động hoá các quá trình công nghệ có liên quan đến sử 

dụng vận chuyển những chất dễ cháy. 

- Đặc biệt các thiết bị sản xuất, bao bì kín cho những chất dễ cháy nổ 

- Sử dụng những ngăn, khoan, buồng cách ly cho những quá trình để 

cháy nổ. 

Bên cạnh những tai nạn có thể xảy ra do cháy nổ thì còn một vấn đề 

cần đƣợc quan tâm đó là "Độc tính của các hoá chất và cách phòng chống". 

Nhƣ chúng ta đã biết hầu hết những hoá chất trong những điều kiện nhất định 

đều có thể gây tác hại đến con ngƣời. Có thể phân chia những hoá chất nhƣ 

sau: 
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+ Nhóm 1: Gồm những chất có làm cháy hoặc chủ yếu kích thích lên 

da và niêm mạc nhƣ: amoniac, vôi,... 

+ Nhóm 2: Gồm những hoá chất kích thích chức năng hô hấp 

 - Những chất tan trong nƣớc: NH3, Cl2, SO2,... 

 - Những chất không tan trong nƣớc nhƣ: NO3, NO2,... 

+ Nhóm 3: Những chất gây độc hại cho máy, làm biến đổi động mạch, 

tuỷ xƣơng. Làm giảm quá trình sinh bạch cầu nhƣ: Benzen, Toluen, Xylen,... 

Những chất làm biến đổi hồng cầu thành những sắc tố không bình thƣờng 

nhƣ: các amin, CO, C6H5NO2,... 

+ Nhóm 4: Các chất độc hại đối với hệ thần kinh nhƣ: xăng, H2S, 

CS...anilin, benzen.... 

Qua quá trình nghiên cứu ngƣời ta đề ra các phƣơng pháp phòng tránh 

sau: 

+ Trong quá trình sản xuất phải chú ý bảo đảm an toàn cho các khâu 

đặc biệt là tháo, nạp sản phẩm, lọc, sấy, nghiền là những khâu mà công nhân 

thƣờng phải tiếp xúc trực tiếp. 

+ Duy trì độ chân không trong sản xuất 

+ Thay những chất độc dùng trong quá trình bằng những chất ít độc hại 

hơn nếu có thể. 

+ Tự động hoá, bán tự động hoá những quá trình sử dụng nhiều hoá 

chất độc hại. 

+ Bên cạnh những biện pháp kỹ thuật thì ngƣời lao động cần phải học 

tập về an toàn và có ý thức tự giác cao. 

 

        Yêu cầu đối với bảo vệ môi trƣờng : 

Mặt bằng nhà máy phải chọn tƣơng đối bằng phẳng có hệ thống thoát 

nƣớc và xử lý nƣớc thải tốt , đặt nhà máy cách ly khu dân cƣ một khoảng cách 

an toàn , cuối hƣớng gió và trồng nhiều cây xanh xung quanh nhà máy . công 
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tác chiếu sáng và thông gió tốt để đảm bảo môi trƣờng thoáng đãng cho công 

nhân làm việc . 
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PHẦN KẾT LUẬN 
 

Với đề tài "Thiết kế phân xưởng reforming xúc tác" có năng suất 

1.490.000 tấn/năm‖, đƣợc sự giúp đỡ ân cần của thầy giáo hƣớng dẫn TS. 

Nguyễn Hữu Trịnh em đã hoàn thành đồ án đúng hạn. Qua đồ án em rút ra 

những kiến thức và những kinh nghiệm cần thiết cho những ngƣời làm công 

nghệ nói chung và kỹ sƣ hoá Dầu nói riêng . 

Hiểu đƣợc tầm quan trọng của phân xƣởng reforming trong nhà máy 

lọc hoá dầu . 

Nắm đƣợc nguyên tắc hoạt động và bảng chất của quá trình công nghệ 

. hiểu và nắm bắt đƣợc nhiều công nghệ mới , ƣu nhƣợc điểm của từng công 

nghệ khác nhau  

Phải tìm hiểu kỹ về bản chất hóa học, nhiệt động học và xúc tác của 

quá trình cũng nhƣ đặc tính của nguyên liệu để phục vụ cho việc lựa chọn 

công nghệ . 

Từ đồ án này có thể hình dung cụ thể hoá của việc thiết kế một phân 

xƣởng reforming nói chung và một qui trình công nghệ hoá học nói chung . 

Rút ra những nguyên tắc cụ thể cho việc thiết kế một phân xƣởng công nghệ 

hoá học khác . 

Tuy nhiên , đây mới chỉ là bƣớc đầu của quá trình tìm hiều và thiết kế 

theo thực tế , nên còn nhiều vấn đề không sát thực . Để đồ án đƣợc hoàn thiện 

hơn , mang tính thức tế hơn ,cần phải có kinh nghiệm thực tế nhiều hơn và sự 

tìm hiểu tài liệu nhiều hơn . 
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TỐI ƯU HÓA QUÁ TRÌNH REFORMING ETANOL SỬ DỤNG XÚC TÁC 

Ni/Al2O3 TRÊN PHẦN MỀM HYSYS 

KS. ĐOÀN VĂN HUẤN, LƢƠNG VĂN SƠN, NGUYỄN THỊ THANH MAI, NGÔ 

THỊ HẠNH 

Trƣờng Đại học Mỏ Địa chất 

 

Tóm tắt: Dựa trên phần mềm Aspen Hysys, quá trình reforming etanol để sản 

xuất hydro đã được mô phỏng nhằm nghiên cứu các yếu tố ảnh hưởng của quá 

trình. Kết quả đã tìm được lượng hydro trong quá trình đạt tối đa tại lưu 

lượng dòng nước là 70kmol/h, lưu lượng dòng khí là 845 kmol/h. Ngoài ra, 

phản ứng reforming etanol trên xúc tác Ni/Al2O3 cũng được mô phỏng trên 

Hysys với các đặc trưng xúc tác thu được từ thực nghiệm. Kết quả đã chỉ ra 

được sự ảnh hưởng của các thông số như nhiệt độ, áp suất, lưu lượng dòng 

đến phản ứng reforming etanol để sản xuất hydro. 

 

1. Mở đầu 

Nhƣ chúng ta đã biết, nhiên liệu hóa thạch đã và đang đóng vai trò hết sức quan 

trọng. Bên cạnh những ƣu điểm vƣợt trội, nhiên liệu hóa thạch ngày càng bộc lộ nhiều 

điểm hạn chế: không có khả năng tái sinh, ô nhiễm môi trƣờng và việc phụ thuộc quá 

nhiều vào loại nhiên liệu này đang gây ra những bất ổn về kinh tế, chính trị.  

Thực tế đặt ra nhu cầu cấp thiết cần phải tìm nguồn nhiên liệu thay thế cho nhiên 

liệu hóa thạch. Rất nhiều nghiên cứu đã đƣợc tiến hành và đƣa ra đƣợc nhiều nguồn 

nhiên liệu mới. Trong đó, nhiên liệu có nguồn gốc sinh học đang đƣợc ƣu tiên nghiên 

cứu, sử dụng.  

Hydro hiện đƣợc sử dụng nhƣ là một nguồn nhiên liệu sạch. Việc điều chế 

Hydro từ quá trình reforming etanol đang đƣợc nghiên cứu khá rộng rãi. Trong phạm vi 

nghiên cứu của công trình “Tối ƣu hóa quá trình Reforming etanol sử dụng xúc tác 

Ni/Al2O3 trên phần mềm Hysys”, chúng tôi tập trung nghiên cứu điều chế xúc tác 

Ni/Al2O3 và tối ƣu hóa quá trình sử dụng xúc tác này trên phần mềm Aspen Hysys. 

2. Quá trình reforming etanol sản xuất hydro 

2.1. Cơ chế của phản ứng reforming etanol  

Phản ứng reforming etanol dựa trên cơ chế Eley Rideal:  

C2H6O + 3H2O = 2CO2 + 6H2    (2.1) 

Hấp phụ etanol lên bề mặt xúc tác C2H6O  + (a) ↔ C2H6O(a) 

Tƣơng tác etanol hấp thụ với vị trí lỗ trống 

liền kề 

C2H6O(a) + (a)  ↔ CH4O*(a) + CH2*(a) 

Phản ứng bề mặt hấp phụ và giải hấp phụ CH4*(a) + H2O(g)  ↔ CO2 + 3H2 + (a) 

CH*2(a)  + 2H2O(g) ↔ CO2 + 3H3 + (a) 

Với (a) tƣơng ứng với một vị trí linh động, ki là hằng số tốc độ phản ứng thuận 

cho phản ứng i và k-i  là hằng số tốc độ phản ứng nghịch cho phản ứng i.  

Đặt: C2H6O = A,   CH4O
*
= B,  CH

*
2= S*,   CO2 = C  và H2 = D. 

2.2. Sơ đồ quá trình reforming etanol sản xuất hydro  

Quá trình bắt đầu từ ba dòng nguyên liệu etanol, không khí và hơi nƣớc ở điều 

kiện môi trƣờng. Trƣớc khi đƣa vào lò phản ứng ATR nguyên liệu đƣợc trao

đổi nhiệt với dòng sản phẩm nóng ra để nguyên liệu đƣợc đƣa về pha hơi với lƣu lƣợng 

etanol 100 kmol/h, nƣớc 150 kmol/h và không khí 550 kmol/h dòng sản phẩm sau khi ra 

khỏi thiết bị ATR đƣợc làm lạnh và đi vào cụm thiết bị WGS (gồm thiết bị HTS, MTS 
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và LTS) và cuối cùng dòng ra vào lò phản ứng PROX và thu đƣợc H2 nhiệt độ của phản 

ứng  này là 70
o
C. Sơ đồ khối quá trình mô phỏng reforming etanol để sản xuất hydro. 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

3. Mô phỏng và thực nghiệm 

3.1. Mô phỏng quá trình reforming etanol trên Hysys 

Quá trình mô phỏng sử dụng mô hình Peng-Robinson.Các phản ứng đƣợc thiết 

lập trong quá trình reforming là: 

Trong thiết bị ATR: Có rất nhiều phản ứng xảy ra và tổng các phản ứng cân 

bằng hệ số ta đƣợc phƣơng trình tổng quát. 

7CH3CH2OH + 5.5O2 + 2H2O → 6CO2 + 8CO + 23H2 (∆H
O
= -825 kJmol

-1
)  (3.1) 

Trong thiết bị WGS: (HLS,LTS và MTS)  

CO + H2O ↔ CO2 + H2    (∆H
O
= -42 kJmol

-1
)     (3.2) 

Trong thiết bị PROX:   

CO+O2 ↔ CO2 (3.3) và O2 + H2 = H2O   (3.4) 

3.2. Điều chế xúc tác Ni/Al2O3 

 Xúc tác Ni/Al2O3 đƣợc tổng hợp bằng 2 phƣơng pháp: 

- Phương pháp đồng kết tủa 

Hòa tan Ni(NO3)2.6H2O và Al(NO3)3.9H2O vào nƣớc đƣợc dung dịch A. Nhỏ từ 

từ dung dịch Na2CO3 (pH = 11.5) ở nhiệt độ 40
o
C-45

o
C. Hỗn hợp sau phản ứng có pH 

khoảng 8.0 đƣợc khuấy mạnh trong 60-70 phút. Kết tủa đƣợc đem đi lọc và sấy ở 110 
o
C qua đêm. Rửa kết tủa sau sấy vài lần với nƣớc ấm và 2 lần với nƣớc lạnh, sau đó sấy 

ở 110 
o
C (12h) đảm bảo mẫu khô không nƣớc. Nung mẫu kết tủa  ở 600 

o
C trong 3h (tốc 

độ gia nhiệt 1 
o
C/phút) Mẫu đƣợc kí hiệu là CP. 

- Phương pháp kết tủa hóa học 

Hòa tan Ni(NO3)2.6H2O  đƣợc dung dịch A, hòa dung dịch A vào dung dịch B 

chứa Na2CO3 và Al2O3 với tỉ lệ biết dự tính trƣớc, khuấy mạnh 24h, lọc kết tủa và đem 

sấy ở 110 
o
C qua đêm (12h). Rửa kết tủa sau sấy vài lần với nƣớc ấm và 2 lần với nƣớc 

lạnh, sau đó sấy ở 110 
o
C (12h). Nung mẫu kết tủa thu đƣợc ở 600 

o
C trong 3h (tốc độ 

gia nhiệt 1 
o
C/phút) Kí hiệu mẫu là PT. 

3.3. Mô phỏng phản ứng reforming etanol trên xúc tác Ni/Al2O3  

Sơ đồ mô phỏng phản ứng (2.1) trên thiết bị Plug flow reaction. 

 
Nguyên liệu gồm dòng etanol và nƣớc đƣợc làm nóng để hóa hơi hoàn toàn 

đƣợc đƣa vào thiết bị phản ứng PFR ở áp suất 1atm, sử dụng mô hình Peng-Robinson 

và phản ứng trong thiết bị PFR đƣợc chọn là kinetic. Chiều dài tổng thể thích thiết bị 

PFR lần lƣợt là 3 m, 2.355 m
3 

và đƣờng kính xúc tác Ni/Al2O3 là 0.6 mm. Kết quả mô 

phỏng với hai trƣờng hợp có xúc tác và không có xúc tác cho trong bảng sau: 

 

Phản ứng 

Trong thiết 

bị ATR 

100
o
C 

 

Phản ứng 

trong thiết 

bị WGS 

100
o
C 

 

Phản ứng 

trong thiết 

bị Prox 

70
o
C 

 

Hydro (pin 

nhiên liệu) 

Etanol 

Không khí 

Hơi nƣớc 

Không khí 
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Worksheet/composition Phần mol 

H2 0.5581 

CO2 0.1860 
 

Worksheet/composition Phần mol 

H2 0.6469 

CO2 0.2156 
 

 

4. Kết quả và thảo luận 

4.1. Kết quả mô phỏng 

Sơ đồ kết quả cả quá trình mô phỏng reforming etanol để sản xuất hydro trên 

phần mềm hysys 

 
Kết quả thu đƣợc của dòng sản phẩm chính quá trình refoming etanol sau khi đã 

tối ƣu. 

Thành phần Phần mol 

H2 0.656456 

CO 0.000005 

4.2. Tối ưu hóa quá trình 

Tối ƣu hóa mô hình là để tăng lƣợng H2 và giảm tối đa lƣợng CO không mong muốn.  

 
Hình 4.2.1 Nhiệt độ hơi ATR thay đổi theo 

lưu lượng mol không khí. 

 
Hình 4.2.2 Lưu lượng mol của CO và H2 

phụ thuộc lưu lượng khối lượng không 

khí. 
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Hình 4.2.3 Sự thay đổi lưu lượng của CO và 

H2 ở dòng ra khi thay đổi lưu lượng nước. 

 
Hình 4.2.4 Nhiệt độ ATR vap out khi 

thay đổi lưu lượng khối lượng nước 

 
 

 
Hình 4.2.5 Nồng độ CO của dòng PROX vap 

out  khi thay đổi lưu lượng dòng PROX air. 

Kết quả sau khi tối ƣu hóa:  

- Lƣu lƣợng mol dòng khí =  845  kgmol/h 

- Lƣu lƣợng mol dòng H2O = 70 kgmol/h 

 

4.3. Kết quả đặc trưng xúc tác 

4.3.1. Kết quả XRD 

Faculty of Chemistry, HUS, VNU, D8 ADVANCE-Bruker - Mau CP5

00-004-0858 (D) - Aluminum Oxide - gamma-Al2O3 - Y: 86.62 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - 
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- Kết quả XRD  mẫu xúc tác CP 15 

Trên giản đồ nhiễu xạ XRD của mẫu CP15, ta có thể thấy xuất hiện pic ở vị trí 

66
o
, đây là pic đặc trƣng cho tâm NiO.  

- Kết quả mẫu xúc tác PT15 

Kết quả đo xray mẫu CP15 ở mẫu xúc tác này cũng xuất hiện tân NiO đóng vai 

trò tâm xúc tác cũng  tại vị trí 66
o
 của pick, Đồng thời  còn xuất hiện thêm các chất 

Al(CO3)2(OH)4.3H2O,  Ni(OH)2.4H2O và Ni2Al(CO3)2(OH)3 tại các vị trí 45
o
 , 36

o
 và 

26
o 

ngoài ra tại hai vị trí 53
o
 và 58

o
 cùng xuất hiện NiAl2O4 

4.3.2. Kết quả đo BED mẫu xúc tác CP15 

BET Surface Area:  204.0826 ± 0.6923 m²/g  

4.4. Kết quả các yếu tố ảnh hưởng đến quá trình reforming etanol 

 
Hình 4.11: Ảnh hưởng của nhiệt độ đến độ chuyển 

hóa etanol và phần mol của H2 [4] 

 

 
Hình 4.12: Xu hướng tạo COx và CH4 tăng khi 

áp suất tăng [5] 

 

 
Hình 4.13 : Xu hướng tạo cốc có thể giảm bằng cách 

tăng nhiệt độ [5] 

 
Hình 4.14 : Xu hướng tạo cốc có thể giảm 
bằng cách tăng tỉ lệ hơi nước so vơi etanol 

(S/C) [5] 

5. Kết luận 

- Đã mô phỏng thành công quá trình reforming etanol để sản xuất hydro trên phần 

mềm Hysys. Kết quả thu đƣợc dòng sản phẩm H2 đạt độ tinh khiết cao. 

- Đã tối ƣu hóa đƣợc quá trình với mục đích tăng hàm lƣợng H2 và giảm hàm 

lƣợng khí CO dựa vào sự thay đổi lƣu lƣợng dòng nƣớc và khí.  

- Đã tổng hợp thành công 2 mẫu xúc tác PT15 và CP15. Kết quả sau khi đo XRD 

và BET cho thấy cả 2 mẫu xúc tác trên đều có kích thƣớc mao quản trung bình. Ngoài 

ra, kết quả XRD còn cho thấy tâm xúc tác NiO xuất hiện ở cả 2 mẫu xúc tác. Trên mẫu 

CP15 còn xuất hiện tâm NiO đóng vai trò tâm xúc tác cho phản ứng. 
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- Đã nghiên cứu và mô phỏng phản ứng reforming etanol trên phần mềm Hysys. 

Kết quả về sự ảnh hƣởng của nhiệt độ, áp suất, tốc độ nạp liệu phù hợp với lý thuyết 

động học của phản ứng. 
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SUMMARY 

Optimize the reforming process of ethanol on Ni/Al2O3 to produce hydrogen using 

Aspen Hysys 

Doan Van Huan, Luong Van Son, Nguyen Thi Thanh Mai, Ngo Thi Hanh 

Hanoi University of Mining and Geology 

With using Aspen Hysys, the reforming process of ethanol to produce hydrogen 

is simulated for research factors affected on this process. The results show that the 

hydrogen content is optimized at the water flow rate of 70kmol/h and the air flow rate of 

845 kmol/h. Furthermore, the reaction of ethanol reforming using Ni/Al2O3 is also 

simulated by Hysys, the catalytic data is obtained from experiences. The results confirm 

that the effects of temperature, pressure and flow rate on the rate of ethanol reforming 

reaction. 



Công nghệ Reforming xúc tác trong lọc dầu 
 
Nguồn: pi-company.com.vn 
 

Công nghệ Reforming xúc tác thường dùng nguyên liệu là phân đoạn (của 

quá trình chưng cất khí quyển hay của các quá trình chế biến thứ cấp khác) có chỉ 

số octane thấp, không đáp ứng tiêu chuẩn xăng thương phẩm dùng cho các động 

cơ có tỷ số nén được thiết kế ngày càng cao. Công nghệ Reforming dùng xúc tác 

đa chức năng: chức hydro-dehydro hóa do kim loại đảm nhiệm (chủ yếu là Pt), 

được mang trên chất mang acid (thông thường dùng là gama oxyt nhôm g-Al2O3, 

để tăng tốc các phản ứng theo cơ chế ion cacboni như isomer hoá, vòng hóa, 

hydrocracking).  

Với sự phát triển nhanh chóng của công nghiệp xe hơi trong những năm 30, nhu 

cầu về xăng tăng cao cả về chất lượng lẫn số lượng nên công nghệ reforming xúc 

tác đã ra đời thay thế cho công nghệ reforming nhiệt.  

Công nghệ reforming xúc tác với lớp xúc tác cố định đầu tiên được áp dụng trong 

công nghiệp năm 1940 ở Mỹ và khi đó dùng xúc tác molipden MoO2/Al2O3 

nhằm thu được xăng có RON bằng 80. Loại xúc tác này rẻ tiền, bền với lưu huỳnh, 

nhưng hoạt tính không cao nên quá trình reforming phải thực hiện ở chế độ cứng 

(vận tốc thể tích thấp vào khoảng 0,5h-1, nhiệt độ vận hành cao vào khoảng 

3400C). Ở điều kiện này, các phản ứng hydrocracking xảy ra mạnh. Để tăng độ 

chọn lọc của quá trình phải duy trì áp suất thấp. Nhưng sự giảm áp suất lại thúc 

đẩy quá trình tạo cốc, do vậy tuổi thọ của xúc tác không dài. Vì thế quá trình này 

không được tiếp tục phát triển.  

Trong thế chiến thứ hai, nhiều nước có hệ thống reforming xác tác để thu hồi 

toluene sản xuất thuốc nổ. Trong những năm đầu của chiến tranh, nhu cầu về xăng 

máy bay, ôtô và toluene giảm đáng kể, sự phát triển reforming xúc tác có phần 

chững lại, sau đó do sự phát triển của công nghiệp xe hơi với tỷ số nén của động 

cơ ngày càng cao, nhu cầu về một loại xăng có chất lượng cao trở nên cấp thiết.  



 

Năm 1949, hãng UOP (Mỹ) đưa vào sử dụng công nghệ reforming xúc tác (quá 

trình Platforming) với chất xúc tác là Pt trên chất mang là Al2O3 được clo hoá với 

hoạt tính xúc tác cao. Quá trình được tiến hành ở áp suất 70 bar, xúc tác được tái 

sinh trong thời gian vài tháng. Hàm lượng Pt trong xúc tác từ 0,2 - 0,6%m. Do độ 

acid của Al2O3 giảm dần nên cần phải tiến hành clo hoá để tăng độ acid. Quá 

trình này còn có tên gọi là Semi-Régénératif (SRRC). Có thể nói rằng công nghệ 

reforming UOP là dấu son khởi điểm cho những thiết bị reorming cùng kiểu ra đời 

tiếp theo.  

Từ 1950 - 1960 có rất nhiều quá trình reforming xúc tác được phát triển từ xúc tác 

Pt, chất xúc tác sử dụng là Pt/silice alumine, được gọi là xúc tác một chức kim 

loại, đã giảm áp suất vận hành của thiết bị xuống còn 30 bar. Mục đích của việc 

thêm kim loại vào là để tăng hoạt tính cho xúc tác hoặc giảm giá thành xúc tác. 

Tất cả các quá trình reforming xúc tác trên đây đều sử dụng thiết bị phản ứng với 

lớp xúc tác cố định nên nó phải định kỳ dừng làm việc để tái sinh xúc tác bị cốc 

hoá. Một số quá trình sử dụng reactor có đường van song song để dễ tái sinh xúc 

tác ở từng reactor riêng biệt mà không cần phải dừng làm việc toàn bộ hệ thống 

(quá trình Power Former). Xúc tác hai chức kim loại (bimétallique) đã được cải 

tiến sau năm 1960 có độ bền cao, chống lại sự tạo cốc đã góp phần nâng cao chất 

lượng sản phẩm, đồng thời giảm áp suất vận hành của thiết bị còn 10 bar.  

Đầu những năm 1970, một cải tiến nổi bật của quá trình reforming xúc tác đó là sự 

ra đời của quá trình có tái sinh liên tục xúc tác của UOP và tiếp theo là của IFP. 

Xúc tác bị cốc hoá được tháo ra liên tục khỏi thiết bị phản ứng (reactor) và được 

đưa quay trở lại thiết bị phản ứng sau khi đã được tái sinh trong thiết bị tái sinh 

riêng. Quá trình này được gọi là quá trình tái sinh liên tục xúc tác (CCR-

Continuous Catalyst Regeneration, RRC-Régénératif). Nhờ khả năng tái sinh liên 

tục, xúc tác ít bị cốc hoá, và nhờ giảm áp mà hiệu suất thu hydrocarbon thơm và 

H2 tăng lên đáng kể.  

 



Năm 1988, UOP tiếp tục giới thiệu quá trình Platforming tái sinh xúc tác liên tục 

thế hệ thứ hai mà đặc điểm chính là thiết bị Lock Hopper không dùng van, hoạt 

động ở áp suất cao. Thiết bị thế hệ mới này cho phép phục hồi gần như hoàn toàn 

hoạt tính xúc tác chỉ hao hụt khoảng 0,02%m, tăng cường khả năng sản xuất xăng 

và khí hydro.  

Ngày nay, quá trình CCR với áp suất siêu thấp, có thể làm việc ở áp suất 3,5at. 

Hầu như tất cả các quá trình reforming xúc tác mới được xây dựng đều là quá trình 

CCR. Các hãng đi đầu trong quá trình này là UOP và IFP, đến năm 1996 UOP đã 

có 139 nhà máy và IFP có 48 nhà máy CCR.  

Sau một thời gian dài phát triển, công nghiệp lọc hoá dầu đã thiết lập công nghệ 

mới có khả năng reforming chọn lọc khí hóa lỏng và naphtha nhẹ thành các cấu tử 

có chỉ số octane cao cho phép pha trộn tạo xăng có chất lượng cao và các sản 

phẩm hydrocarbon thơm. Khí hoá lỏng trở thành một vấn đề lớn của lọc dầu vì khí 

hoá lỏng đã vượt quá mức tiêu thụ và trở nên khó bán trên thị trường, naphtha nhẹ 

cũng thừa do số lượng trộn vào xăng có chỉ số octane cao ngày một giảm xuống 

do có trị số octane quá thấp.  

Năm 1997, UOP cho ra đời “New Reforming”. Xúc tác sử dụng cho công nghệ 

mới của UOP là zeolit, xúc tác này có tính chọn lọc hình học cho quá trình vòng 

hoá. Tính chọn lọc hình học của zeolit làm hạn chế kích thước phân tử của các hợp 

chất sản phẩm trung gian và cho sản phẩm chủ yếu là hydrocarbon thơm một 

vòng. So với các phản ứng reforming bình thường khác, quá trình “New 

Reforming” tạo cốc bám trên xúc tác nhiều hơn do đó việc tái sinh xúc tác phải áp 

dụng công nghệ CCR hay sử dụng lò dự trữ. Hãng BP và UOP tập trung phát triển 

quá trình Cyclar với nguyên liệu là LPG và ở Arap Xêut đã xây dựng nhà máy 

“New Reforming” đầu tiên của Chiyoda (Nhật Bản) với năng suất đến 47.000 

thùng/ngày. Hãng Chiyoda và Mitsubishi phát triển quá trình Z-former mà xúc tác 

là zeolit được chế tạo cùng với silicat kim loại và chất liên kết đặc biệt. Xúc tác có 

độ bền vật lý tuyệt vời, có thể tái sinh nhiều lần và cho năng suất cao với thời gian 

làm việc suốt cả năm. Với công nghệ này trong phân xưởng có thêm thiết bị phản 



ứng đoạn nhiệt dự trữ để đốt cốc lắng trên xúc tác khi tái sinh, quá trình tái sinh 

đơn giản như quá trình tái sinh gián đoạn. Cũng dùng nguyên liệu là naphtha nhẹ, 

hãng CRC đã thiết kế quá trình Aromax ở Mỹ, Nhật, Arập Xêut. Tương tự hãng 

IFP cũng dùng nguyên liệu naphtha nhẹ thiết kế quá trình Aroforming. Hãng 

Mobil cũng đã đưa ra công nghệ cho quá trình Mz Forming mà nguyên liệu là 

naphtha nhẹ, naphtha nhiều olefin.  

Bảng: Các hãng đi đầu trong quá trình reforming xúc tác.  

Tên quá

trình

Hãng 

thiết kế

Loại 

Reactor

Loại xúc 

tác

Tái 

sinh

PlatFormer UOP 
Xúc tác cố 

định 

R11-R12 

Pt=0,375-

0,75 

Tái 

sinh gián 

đoạn 

PowerFormer Exxon 
Xúc tác cố 

định 

KX, RO, 

BO (Pt, Re) 

Tái 

sinh gián 

đoạn 

IFP 

Reformer 
IFP 

Xúc tác cố 

định 

RG 400 

Pt (0,2-

0,6) 

Tái 

sinh gián 

đoạn 

Maona 

Former 
Engelhard

Xúc tác cố

định 

 
RD.150 

(Pt=0,6) 

E.500 

Tái 

sinh gián 

đoạn 

Reni Former CRC 
Xúc tác cố 

định 
F (Pt, Re) 

Tái 

sinh gián 

đoạn 



CCR 

Platformer 
UOP 

Xúc tác 

chuyển động 

R 16, 20 

Pt, Re 

Tái 

sinh liên 

tục 

Aromizer IFP 
Xúc tác 

chuyển động 
Pt, Re 

Tái 

sinh liên 

tục 

 


