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摘要:以某石化厂 １４０ 万 ｔ / ａ 重油催化裂化装置为试验对象ꎬ研究了 ＬＴＡＧ 工艺技术在 ＭＩＰ 重油催化裂化装置中的工业应

用状况ꎮ 结果表明ꎬ在对 ＭＩＰ 重油催化裂化装置采用 ＬＴＡＧ 技术后ꎬ轻油收率较高ꎻ在柴油回炼比例为 ６􀆰 ０８％的情况下ꎬ柴油的

转化率为 ７９􀆰 ７７％ꎬ柴油转变为产物干气、液化气、汽油的选择性分别为 ９􀆰 ４８％、４２􀆰 ２７％、３１􀆰 １３％ꎻＬＴＡＧ 中加氢柴油反应的产物

分布和收率分别为干气 ７􀆰 ５６％、液化气 ３３􀆰 ７２％、汽油 ２４􀆰 ８３％ꎮ
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　 　 目前ꎬ我国汽油消费量快速增长ꎬ每年增幅超过

８％[１]ꎮ 随着中国经济结构的调整ꎬ柴油消费增速低

于汽油消费增速将成为常态ꎮ ２０１４ 年ꎬ消费柴 /汽
比约为 １􀆰 ６ꎬ２０２０ 年中国汽油消费量约 １６１ Ｍｔꎬ年均

增长 ９％ꎬ柴油消费量约 １８０ Ｍｔꎬ年均增长 １％ꎬ消费

柴 /汽比为 １􀆰 １２[２]ꎮ 另一方面ꎬ为了减少机动车排

气污染ꎬ改善空气质量ꎬ国内高标准的清洁车用柴油

标准陆续出台并实施ꎮ 因此ꎬ将低价值的柴油转化

为高附加值的高辛烷值汽油或轻质芳烃是极具价值

的技术路线ꎮ 同时对柴油进行压减或转化ꎬ以适应

未来柴、汽油的需求变化ꎬ对保证我国炼化企业调整

结构、提升产品价值及环境保护也具有重大意义ꎮ
ＬＣＯ 转化为芳烃和汽油(ＬＣＯ ｔｏ ａｒｏｍａｔｉｃｓ ａｎｄ ｇａｓｏ￣
ｌｉｎｅꎬＬＴＡＧ)技术是中国石化石油化工科学研究院开

发的将劣质 ＬＣＯ 转化为高辛烷值汽油或轻质芳烃

(ＢＴＸ)的新技术[３]ꎮ

１　 ＬＴＡＧ 技术工艺流程简介

ＬＴＡＧ 技术工艺流程如图 １ 所示ꎬ在加氢单元ꎬ

高选择性地将 ＬＣＯ 中的多环芳烃定向加氢ꎬ转化为

特定结构的环烷基苯ꎬ同时通过专用催化剂和工艺

条件优化ꎬ控制环烷基苯进一步加氢生成环烷烃ꎮ
通过 ＬＣＯ 加氢产品回炼ꎬ在催化裂化单元将在加氢

单元生成的环烷基苯进行开环裂化反应ꎬ同时通过

工艺和材料的创新ꎬ抑制氢转移反应的发生ꎬ最大限

度地将 ＬＣＯ 转化为轻油组分ꎮ 本文中以 １４０ 万 ｔ / ａ
重油催化裂化装置为试验对象ꎬ该装置采用 ＭＩＰ 工

艺[４]ꎬＭＩＰ 工艺采用两段反应区ꎬ第一反应区采用

高温、短接触时间和高剂油比ꎬ使较重的原料油在短

时间内裂化生成烯烃ꎬ而烯烃尚未进一步裂化ꎬ保留

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 ＬＴＡＧ 工艺流程
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较大分子烯烃ꎬ同时高反应苛刻度可以减少汽油组

分中低辛烷值组分ꎬ对提高汽油辛烷值非常有利ꎻ在
第二反应区ꎬ可以通过冷却介质ꎬ控制较低反应温度

和较长停留时间等方法ꎬ促进氢转移反应和异构化

反应ꎮ 本文中研究了 ＬＴＡＧ 技术在该工艺条件下的

应用情况ꎮ

２　 工业应用情况分析

２􀆰 １　 原料性质

表 １ 列出了投用 ＬＴＡＧ 柴油回炼期间柴油性质

情况ꎮ
表 １　 加氢 ＬＣＯ 性质

项目 样品 １ 样品 ２ 样品 ３

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８３５􀆰 ９ ８３７􀆰 ８ ８３３􀆰 ０

硫含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １３９􀆰 ８ １６２􀆰 ７ １４４􀆰 ６

闪点(闭口) / ℃ ７２􀆰 ０ ６９􀆰 ５ ６８􀆰 ５

初馏点 / ℃ １８０􀆰 ８ １８１􀆰 ６ １８０􀆰 ４

１０％馏出温度 / ℃ ２１１􀆰 １ ２０７􀆰 ９ ２１３􀆰 ２

５０％馏出温度 / ℃ ２５５􀆰 ８ ２４４􀆰 ８ ２６３􀆰 ５

９０％馏出温度 / ℃ ３３９􀆰 ０ ３２６􀆰 ０ ３３０􀆰 ９

９５％馏出温度 / ℃ ３６３􀆰 ４ ３４８􀆰 ６ ３４８􀆰 ９

由表 １ 可知ꎬ在 ＬＴＡＧ 柴油回炼期间ꎬ柴油性质

比较稳定ꎬ密度维持在 ８３０ ｋｇ / ｍ３ 左右ꎬ９５％馏出低

于 ３７０℃ꎮ
２􀆰 ２　 催化剂性质

表 ２ 列出了空白标定期间和 ＬＴＡＧ 投用期间催

化剂性质数据ꎮ
表 ２　 催化剂性质

项目 标定期间 ＬＴＡＧ 投用期间

碳质量分数 / ％ ０􀆰 １１ ０􀆰 １２

微反活性指数 ６７􀆰 ４４ ６９􀆰 ３６

铁含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ３０２５ ３１０６

镍含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ３３１２ ３４１２

铜含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １７􀆰 ５ １４

钒含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １７１６ １８１６

钠含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １１８２ ９７０

锑含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ９９６ １０５７

钙含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １０９５ ９８０

镁含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １４８７ １３１２

粒度范围(０~２０ μｍ) / ％ ０ ０

粒度范围(０~４０ μｍ) / ％ ３􀆰 ４１ ７􀆰 ０７

粒度范围(０~１４９ μｍ) / ％ ９２􀆰 ６８ ９６􀆰 ３９

　 　 由表 ２ 可知ꎬ投用 ＬＴＡＧ 柴油回炼期间ꎬ催化剂

中小于 ２０ μｍ 细粉含量都为 ０ꎬ而小于 ４０ μｍ 的细

粉含量在柴油回炼投用后略微上升ꎮ 因此ꎬ沉降器

和再生器中存在轻微跑剂现象ꎬ而催化剂细粉含量

增多会随烟气进入烟机ꎬ容易导致烟机叶片结垢ꎬ对
烟机的长周期运行影响较大ꎮ 催化剂的微反活性指

数略微上升ꎬ与近期催化剂加注量有较大关系ꎮ
２􀆰 ３　 装置操作参数

装置在标定期间和 ＬＴＡＧ 投用期间的主要工艺

操作参数见表 ３ꎮ
表 ３　 重油催化裂化主要操作参数

工艺参数 空白标定期间 ＬＴＡＧ 投用期间

原料处理量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５０ １５０

ＬＴＡＧ 喷嘴进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０ ９

一反出口温度 / ℃ ５１５ ５１６

二反出口温度 / ℃ ５０８ ５０８

反应压力 / ｋＰａ １８６ １９２

回炼油进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５􀆰 ５ １４􀆰 ５

原料预热温度 / ℃ ２０５ ２１５

一再藏量 / ｔ １２５ １２８

二再藏量 / ｔ ５８ ５９

总藏量 / ｔ ２６５ ２７１

分馏塔顶温度 / ℃ １１１􀆰 ５ １１０

稳定塔顶压力 / ｋＰａ ０􀆰 ９７５ ０􀆰 ９７７

稳定塔底气返温度 / ℃ １６０ １５８

由表 ３ 可知ꎬ在投用柴油回炼进 ＬＴＡＧ 喷嘴期

间ꎬ装置反应温度控制在 ５１５℃无调整ꎬ提高了原料

预热温度ꎬ回炼油量基本维持不变ꎬ受进提升管总进

料量变大影响ꎬ反应压力由 １８６ ｋＰａ 上升到 １９２ ｋＰａꎬ
为提高油气与催化剂活性中心的接触机会以及维持

催化剂活性ꎬ装置在空白标定后提高了新鲜催化剂

每日加注量ꎬ在柴油回炼期间ꎬ三器总藏量与标定期

相比上升了 ６ ｔꎮ 在分馏、吸收稳定以及精制单元ꎬ
操作参数无明显变化ꎮ
２􀆰 ４　 产物分布分析

装置在空白标定期间和柴油回炼期间原始仪表

数据见表 ４ꎬ其中汽油收率已扣除次汽回炼、加氢二

硫化物油、加氢轻烃进料量ꎮ
表 ４　 原始仪表数据

　
１􀆰 ２ 日

５:００ / ｔ
１􀆰 ５ 日

５:００ / ｔ
差值 /

ｔ
收率 /
％

催化收加氢柴油进料线 ５８７３２８􀆰 １０ ５８７３２８􀆰 １０ ０􀆰 ００ 　

罐区蜡油进料 ４５８１５􀆰 １６ ５１２０２􀆰 ７６ ５３８７􀆰 ６０ 　

常压蜡油进料 ３２２９３􀆰 ２４ ３７４６８􀆰 ６８ ５１７５􀆰 ４３ 　
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续表

　
１􀆰 ２ 日

５:００ / ｔ
１􀆰 ５ 日

５:００ / ｔ
差值 /

ｔ
收率 /
％

三加氢轻烃 ９４３􀆰 ４１ ９７８􀆰 ８１ ３５􀆰 ３９ 　

三加氢二硫化物 ４５２􀆰 ６８ ５８５􀆰 ７２ １３３􀆰 ０４ 　

回炼次汽 ６３９􀆰 ８０ ７６２􀆰 ２５ １２２􀆰 ４５ 　

催化干气产出线 ５０５０９９􀆰 ６６ ５０５６２３􀆰 ０６ ５２３􀆰 ４１ ４􀆰 ９６

催化液化气产出线 ２１７５７６８􀆰 ５０ ２１７８４３８􀆰 ５０ ２６７０􀆰 ００ ２５􀆰 ２８

催化汽油产出线 ３５７４１􀆰 ６４ ４０４６８􀆰 ８２ ４７２７􀆰 １８ ４２􀆰 ００

冷柴出装置 １６６３９􀆰 ２７ １８９４６􀆰 ０２ ２３０６􀆰 ７５ ２１􀆰 ８４

油浆出装置 ６１２２６８􀆰 ７５ ６１２６６０􀆰 １３ ３９１􀆰 ３８ ３􀆰 ７１

　
２􀆰 １ 日

５:００ / ｔ
２􀆰 ６ 日

５:００ / ｔ
差值 /

ｔ
收率 /
％

催化收加氢柴油进料线 ５９０８６１􀆰 ５０ ５９１９１９􀆰 ９０ １０５８􀆰 ４０ 　

罐区蜡油进料 ９８３０４􀆰 ８４ １０８０７５􀆰 ９７ ９７７１􀆰 １３ 　

常压蜡油进料 ８２３５２􀆰 ３７ ８９９９５􀆰 ９６ ７６４３􀆰 ５９ 　

三加氢轻烃 ９７８􀆰 ８１ １２５９􀆰 ６５ ２８０􀆰 ８４ 　

三加氢二硫化物 １７５２􀆰 ４３ １９７０􀆰 ４６ ２１８􀆰 ０３ 　

回炼次汽 １８３１􀆰 ６６ ２０４５􀆰 ０１ ２１３􀆰 ３５ 　

催化干气产出线 ５１０６４２􀆰 ５９ ５１１５８５􀆰 ６３ ９４３􀆰 ０３ ５􀆰 １０

催化液化气产出线 ２２０２１２８􀆰 ００ ２２０６８８８􀆰 ２５ ４７６０􀆰 ２５ ２５􀆰 ７７

催化汽油产出线 ８２７６０􀆰 ５３ ９１０５１􀆰 ３６ ８２９０􀆰 ８３ ４１􀆰 ０３

冷柴出装置 ３９０８４􀆰 ４０ ４３１００􀆰 ７８ ４０１６􀆰 ３８ ２１􀆰 ７４

油浆出装置 ６１６２３３􀆰 ３８ ６１６９２９􀆰 ９４ ６９６􀆰 ５６ ３􀆰 ７７

对数据进行整理ꎬ投用前后产品分布见表 ５ꎮ
表 ５　 ＬＴＡＧ 投用前后产品分布

　

１ 月

２ 日—
５ 日

(空白)

２ 月 １ 日—６ 日

(ＬＴＡＧ)

重油＋

ＬＣＯ 进料

回炼柴油

不算产品

产物

选择性

产物

分布

处理量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５０ １５０＋９ １５０ 　 　

产率 / ％ 　 　 　 　 　

　 干气 ４􀆰 ９６ ５􀆰 １０ ５􀆰 ４２ ９􀆰 ４８４５３６０８ ７􀆰 ５６

　 液化气 ２５􀆰 ２８ ２５􀆰 ７６ ２７􀆰 ３３ ４２􀆰 ２６８０４１２ ３３􀆰 ７２

　 汽油 ４２􀆰 ００ ４１􀆰 ０２ ４３􀆰 ５１ ３１􀆰 １３４０２０６ ２４􀆰 ８３

　 柴油 ２１􀆰 ８４ ２１􀆰 ７４ １６􀆰 ９９ 　 　

　 油浆 ３􀆰 ７０ ３􀆰 ７７ ４􀆰 ００ 　 　

加氢 ＬＣＯ 回炼比 　 　 ０􀆰 ０６０８ 　 　

加氢 ＬＣＯ 转化率 　 　 ７９􀆰 ７７ 　 　

　 　 注:①加氢 ＬＣＯ 回炼比 ＝加氢 ＬＣＯ 量 / 新鲜原料量ꎻ②干气、液
化气、汽油选择性＝ １００×(ＬＴＡＧ 标定产率－空白产率) / (加氢 ＬＣＯ
回炼比×加氢 ＬＣＯ 转化率)ꎻ③加氢 ＬＣＯ 转化率 ＝ (空白标定柴油产

率－回炼柴油不算产品柴油收率) / 加氢 ＬＣＯ 回炼比ꎻ④收率 ＝转化

率×选择性ꎮ

由表 ５ 可知ꎬ在空白标定期间ꎬ总液收率为

８９􀆰 １２％ꎬ汽油收率 ４２％ꎻ在投用柴油回炼后ꎬ总液收

率为 ８８􀆰 ５２％ꎬ汽油收率 ４１􀆰 ０２％ꎬ将回炼的柴油量

从产物柴油中扣除ꎬ得总液收率 ８７􀆰 ３３％ꎬ汽油收率

４３􀆰 ５１％ꎮ 加氢柴油对应干气、液化气、汽油的反应

选择性分别为 ９􀆰 ４８％、４２􀆰 ２７％、３１􀆰 １３％ꎬ剩下的为

未转化的柴油仍作为循环 ＬＣＯ 出装置ꎮ 通过试验

可知ꎬ回炼的柴油作为中间组分ꎬ进一步裂化生成轻

组分ꎬ 其 中 柴 油 裂 化 生 成 液 化 气 的 收 率 达 到

３３􀆰 ７２％ꎬ有较好的反应选择性ꎮ
２􀆰 ５　 干气组成变化

空白标定期间和 ＬＴＡＧ 投用期间取脱后干气样

品化验分析的数据取平均值ꎬ脱后干气组成见表 ６ꎮ
表 ６　 干气组成(体积分数) ％

组分 空白标定 ＬＴＡＧ 投用期间

氢气 ２９􀆰 ２ ２５􀆰 ３６７
空气 １８􀆰 ３５ １８􀆰 ７３
乙烷 １１􀆰 ５７ １０􀆰 ７２
乙烯 １１􀆰 ８５ １４􀆰 １
丙烷 ０􀆰 １１ ０􀆰 ４
丙烯 ０􀆰 ４２ ０􀆰 ３８６
异丁烷 ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０９
正丁烷 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４６
正丁稀＋异丁烯 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０３６
反丁烯 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０２３
顺丁烯 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０１６
异戊烷 ０􀆰 １ ０􀆰 ０９３
正戊烷 ０ ０
戊烯 ０ ０
一氧化碳 １􀆰 ４５ ０􀆰 ７９３
二氧化碳 ０􀆰 ３３ ０􀆰 ７５
Ｃ５ ０􀆰 １ ０􀆰 ０９３
Ｃ３ ０􀆰 ５３ ０􀆰 ８１６
Ｃ３ 及以上 ０􀆰 ８１ ０􀆰 ８１６
甲烷 ２６􀆰 ４３ ２８􀆰 ６９
Ｃ４ 及以上 ０􀆰 ２８ ０􀆰 ３０６

由表 ６ 可见ꎬＬＣＯ 经加氢后携带重金属较少ꎬ因
此使催化剂中毒发生脱氢反应的效果不明显ꎮ
ＬＴＡＧ 投用后干气中氢气组分略有下降ꎬ干气中非

烃组分体积分数较低ꎬ说明催化剂在三器流化过程

中脱气效果较好ꎬ也从另一方面说明了一二再内主

风分布环分布较均匀ꎬ未出现偏流现象ꎮ 在投用

ＬＴＡＧ 后ꎬ干气组成与标定期间相比无明显变化ꎮ
２􀆰 ６　 汽油质量变化

空白标定期间和 ＬＴＡＧ 投用期间取汽油样品化

验分析的数据取平均值ꎬ汽油性质见表 ７ꎮ

􀅰６３２􀅰
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表 ７　 汽油性质

项目 空白标定 ＬＴＡＧ 投用期间

硫质量分数 / ％ ０􀆰 ０３０ ０􀆰 ０４８
研究法辛烷值(ＲＯＮ) ９２􀆰 ９ ９３􀆰 １
饱和烃体积分数 / ％ ５２􀆰 ６ ５４􀆰 ２
烯烃体积分数 / ％ １８􀆰 ４ １７􀆰 ７
苯体积分数 / ％ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ７２
芳烃体积分数 / ％ ２９􀆰 １ ２８􀆰 １
初馏点 / ℃ ３６􀆰 ３ ３１􀆰 ７
１０％馏出温度 / ℃ ７７􀆰 ８ ５４􀆰 ４
５０％馏出温度 / ℃ ９５􀆰 ７ １０２􀆰 ２
９０％馏出温度 / ℃ １７４􀆰 ５ １７９􀆰 ８
终馏点 / ℃ ２０４􀆰 ３ ２０５􀆰 １
全馏量体积分数 / ％ ９７ ９７

由表 ７ 可知ꎬ汽油初馏点、终馏点在标定期间和

ＬＴＡＧ 投用期间相接近ꎬ稳定汽油组成也差别不大ꎬ
苯体积分数低于 １％ꎬ可满足作为成品汽油调和组

分的要求ꎮ
２􀆰 ７　 液化气组成变化

空白标定期间和 ＬＴＡＧ 投用期间取液化气样品

化验分析的数据取平均值ꎬ液化气组成见表 ８ꎮ
表 ８　 液化气组成(体积分数) ％

组分 空白标定 ＬＴＡＧ 投用期间

乙烷 ０􀆰 ０３ １􀆰 ２９
乙烯 ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０１
丙烷 １２􀆰 ９１ １３􀆰 ３６
丙烯 ３２􀆰 ３５ ３４􀆰 １９
异丁烷 ２３􀆰 ５８ ２２􀆰 ４６
正丁烷 ７􀆰 ３７ ７􀆰 １８
正丁稀 ４􀆰 ６２ ４􀆰 ２６
异丁烯 ５􀆰 ８２ ６􀆰 ２３
反丁烯 ５􀆰 ９２ ５􀆰 ６１
顺丁烯 ４􀆰 ３８ ４􀆰 １０
异戊烷 ２􀆰 ４８ １􀆰 ０３
正戊烷 ０􀆰 １９ ０􀆰 １３
１ꎬ３ 丁二烯 ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３
戊烯 ０􀆰 ２７ ０􀆰 ０９
Ｃ２(≤２％) ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ９２１
Ｃ５(≤３％) １􀆰 ８１９ １􀆰 ２６１

　 　 装置设计的液化气中 Ｃ２ 体积分数≤２％ꎬＣ５ 体

积分数≤３％ꎬ在空白标定和 ＬＴＡＧ 投用期间ꎬＣ２ 和

Ｃ５ 体积分数均在设计范围内ꎮ 其中ꎬ乙烷体积分数

较标定期间有提高ꎬ原因主要为回炼柴油后ꎬ干气产

量增大ꎬ吸收稳定负荷变大ꎬ解吸塔塔底温度控制变

得困难ꎬ当提高解吸塔塔底温度时容易导致干气

Ｃ３＋组分超标ꎬ而降低解吸塔塔底温度将导致液化

气中 Ｃ２ 含量超标ꎮ 因此在操作上适当降低了解吸

塔塔底温度ꎮ 液化气组成中丙烯体积分数较标定期

间略有上升ꎬ表明氢转移反应有所减弱ꎬ使烯烃消耗

减少ꎮ

３　 结论

以某石化厂 １４０ 万 ｔ / ａ 重油催化裂化装置为试

验对象ꎬ研究了 ＬＴＡＧ 工艺技术在 ＭＩＰ 重油催化裂

化装置中的工业应用状况ꎬ工业应用结果如下ꎮ
(１)在对 ＭＩＰ 重油催化裂化装置采用 ＬＴＡＧ 技

术后ꎬ轻油收率较高ꎮ 在柴油回炼比例 ６􀆰 ０８％情况

下ꎬ柴油的转化率为 ７９􀆰 ７７％ꎮ
(２)柴油转变为产物干气、液化气、汽油的选择

性分别为 ９􀆰 ４８％、４２􀆰 ２７％、３１􀆰 １３％ꎮ ＬＴＡＧ 中加氢

柴油反应的产物分布和收率分别为干气 ７􀆰 ５６％ꎬ液
化气 ３３􀆰 ７２％ꎬ汽油 ２４􀆰 ８３％ꎮ

(３)在投用 ＬＴＡＧ 柴油回炼后ꎬ催化产品性质

稳定ꎬ无明显改变ꎬ由于明显提高了轻油收率ꎬ因此

投用该技术有较高的经济效益ꎮ
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