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摘要:为了应对能源需求结构的变化ꎬ开发了原油直接裂解制化学品技术(ＣＯＴＯＣ)ꎮ 采用双提升管催化裂化技术ꎬ２ 根提

升管分别加工原油的轻、重馏分ꎬ同时回炼催化轻汽油和 Ｃ４ 烯烃ꎬ达到最大化生产低碳烯烃和芳烃的目的ꎮ 中试试验结果表

明ꎬ对于石蜡基和中间基原油ꎬ所开发的催化剂具有较高的活性和低碳烯烃选择性ꎬ低碳烯烃和芳烃产率可达到 ５０％以上ꎮ 将

该技术与配套的芳烃抽提工艺和低碳烷烃脱氢工艺相结合ꎬ化学品产率可达到 ７０％以上ꎮ
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　 　 近年来ꎬ受经济增速放缓、经济结构变化和新能

源迅速发展等因素的影响ꎬ全球石油需求增速不断

下降ꎬ预计在 ２０２５ 年迎来拐点ꎮ 同时ꎬ石油消费结

构正发生变化ꎬ用于生产化工产品的石油占比呈上

行趋势ꎬ化工产品的需求增速远大于油品需求增速ꎬ
这促使炼油产业发生深刻变革ꎮ 在此背景下ꎬ原油

直接制化学品技术逐渐兴起ꎮ
目前原油直接制化学品技术主要有埃克森美孚

原油直接蒸汽裂解制烯烃技术、沙特阿美催化法原

油制化学品技术(ＣＣ２Ｃ)、沙特阿美热裂解法原油

制化学品技术(ＴＣ２Ｃ) [１]、中国石化石油化工科学

研究院(石科院)的原油催化裂解技术[２]、中国石油

大学(华东)的原油催化裂解制化学品技术[３]ꎮ 埃

克森美孚原油直接蒸汽裂解制烯烃技术改进了传统

的乙烯裂解炉ꎬ该技术直接将原油供给裂解炉ꎬ并在

裂解炉对流段和辐射段之间加入一个闪蒸罐ꎮ 该技

术最大特点就是省略了常减压蒸馏等炼油装置ꎬ使
得工艺流程大为简化ꎮ ＣＣ２Ｃ 技术先将原油送到加

氢裂化装置ꎬ之后将脱硫后的较轻组分分离出来送

至传统的蒸汽裂解装置进行裂解ꎬ较重组分送至高

苛刻度催化裂化装置最大化生产烯烃ꎮ ＴＣ２Ｃ 技术

通过深度加氢裂解工艺加工原油ꎬ生成的未转化油

进入蒸汽裂解装置进一步裂解生产烯烃ꎮ 石科院的

原油催化裂解技术针对不同类型的原料油ꎬ匹配了

不同的加工路径ꎮ 对于石蜡基原油ꎬ该技术将其切

割为轻、重馏分后ꎬ分别进入双提升管催化裂化装置

的轻油、重油提升管加工ꎮ 对于中间基和环烷基原

油ꎬ重馏分油需要经过加氢处理ꎮ 中国石油大学

(华东)的原油裂解制化学品技术采用反应区串联

的催化裂化装置ꎬ分区加工原油的轻、重组分ꎮ 该技

术还处于概念设计阶段ꎮ
灵活多效催化裂化工艺(ＦＤＦＣＣ)采用双提升

管技术ꎬ可分别实现重油馏分与轻油馏分的优化操

作ꎬ在多产丙烯和增产汽油方面获得了广泛应用ꎬ取
得了显著的经济效益[４－８]ꎮ 本文中在 ＦＤＦＣＣ 工艺技

术上ꎬ提出了原油直接裂解制化学品技术(ＣＯＴＯＣ)ꎬ
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开发了具有较高活性和低碳烯烃选择性的催化剂ꎬ
大幅提高低碳烯烃和芳烃产率ꎮ

１　 原油直接裂解制化学品工艺介绍

ＣＯＴＯＣ 技术的工艺流程如图 １ 所示ꎬ原油经闪

蒸塔进行切割后分为轻组分和重组分ꎻ重组分进入

到重油提升管中进行催化裂化反应ꎬ生成的催化汽

油随轻组分一同进入轻油提升管进行催化裂解反

应ꎻ重油提升管和轻油提升管生成的气体经分离得

到的 Ｃ３ ~Ｃ４ 烷烃进入烷烃脱氢装置进一步增产丙

烯和丁烯ꎬ重油提升管和轻油提升管生成的气体经

分离得到的 Ｃ４ 烯烃与脱氢装置生成的 Ｃ４ 烯烃再返

回轻油提升管通过催化裂解生产乙烯和丙烯ꎻ轻油

提升管生成的催化裂解汽油经芳烃抽提后可得到

ＢＴＸ 等芳烃产品ꎬ２ 根提升管生成的催化柴油经抽

提可得到混合芳烃作为化工原料ꎻ催化汽油和催

化柴油的抽余油返回轻油提升管进一步增产乙烯

和丙烯ꎮ

图 １　 ＣＯＴＯＣ 工艺流程示意图

２　 试验部分

２􀆰 １　 原料和催化剂

试验所用原料为低硫石腊基原油和低硫中间基

原油ꎬ详细性质见表 １ꎮ 根据 ＣＯＴＯＣ 工艺ꎬ将原油

切割为汽油馏分、柴油馏分和常压渣油馏分ꎬ性质见

表 ２ꎮ 催化剂性质见表 ３ꎬ与常规催化剂相比ꎬ专用

催化剂平衡活性更高ꎬ孔体积和比表面积更大ꎬ具有

较高的裂解活性和轻烃选择性ꎮ
表 １　 原料油性质

项目 石蜡基原油 中间基原油

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８６０􀆰 ４ ８９１􀆰 ４

残碳 / ％ ２􀆰 ６９ ３􀆰 ７４

胶质、沥青质 / ％ ９􀆰 ３ １５􀆰 ９２

氢质量分数 / ％ １３􀆰 ２４ １２􀆰 ６９

硫质量分数 / ％ ０􀆰 １０ ０􀆰 １５

表 ２　 汽油馏分、柴油馏分、常压渣油性质

油品 大庆直馏汽油 大港直馏汽油

收率 / ％ ９􀆰 ５５ ９􀆰 ３８

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ６９６􀆰 ７ ７６４􀆰 ６
苯体积分数 / ％ ０􀆰 １３ ０􀆰 ５２
族组成(荧光法ꎬ体积分数) / ％ 　 　
　 饱和烃 ９７􀆰 ７ ８４􀆰 ８
　 烯烃 ０􀆰 ０ ０􀆰 ０
　 芳烃 ２􀆰 ３ １５􀆰 ２
馏程(ＩＢＰ / ＦＢＰ) / ℃ ３９ / １８０ ５５ / ２００

油品 大庆直馏柴油 大港直馏柴油

收率 / ｗ％ １９􀆰 ６９ ２０􀆰 １０

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８３４􀆰 ２ ８４８􀆰 １
氢质量分数 / ％ １３􀆰 ８０ １３􀆰 ３０
族组成(质量分数) / ％ 　 　
　 链烷烃 ４４􀆰 ８ ４１􀆰 ９

　 环烷烃 ３３􀆰 ７ ３４􀆰 １

　 芳烃 ２１􀆰 ５ ２４􀆰 ０

馏程(ＩＢＰ / ＦＢＰ) / ℃ １８０ / ３５０ ２００ / ３５５
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续表

油品 大庆常压渣油 大港常压渣油

收率 / ％ ７０􀆰 ７６ ７０􀆰 ５２

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９０３􀆰 ７ ９２５􀆰 ８
氢质量分数 / ％ ４􀆰 ０８ ６􀆰 ８２
氢质量分数 / ％ １２􀆰 ９８ １２􀆰 ３８
族组成(质量分数) / ％ 　 　
　 饱和烃 ７３􀆰 ６ ５９􀆰 ９
　 芳烃 １６􀆰 ８ ２４􀆰 ９
　 胶质 ９􀆰 ４ １３􀆰 １
　 沥青质 ０􀆰 ２ ２􀆰 １

表 ３　 催化剂性质

项目 专用催化剂 项目 专用催化剂

ＭＡ 质量分数 / ％ ７０􀆰 ０ 比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) ２０５􀆰 ４

孔体积 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ２６３ ＲＥ２Ｏ 质量分数 / ％ ７􀆰 ２５

２􀆰 ２　 试验装置

催化裂化中试试验装置见图 ２ꎮ 该装置提升管

总高约 ３ ｍꎬ两器为高低并列式ꎬ常规进料量为 １􀆰 ５
ｋｇ / ｈꎮ 装置标定期间ꎬ通过对裂化气、烟气和生成油

的计量、分析计算物料平衡ꎬ之后对反应生成油进行

实沸点蒸馏ꎬ得到汽、柴油产品并进行化验分析ꎮ

图 ２　 中型提升管试验装置

２􀆰 ３　 分析方法

裂化气用湿式流量计计量体积ꎬ 用 Ａｇｉｌｅｎｔ
７８９０Ａ 型气相色谱仪进行离线分析ꎬ测定裂化气中

Ｈ２、Ｎ２ 和 Ｃ１ ~ Ｃ６ 烃的馏分组成ꎮ 液体产品经采集

称量后用 ＰｅｒｋｉｎＥｌｍｅｒ Ｃｌａｒｕｓ ５００ 气相色谱仪按照

ＡＳＴＭ Ｄ－２８８７ 方法获取模拟蒸馏数据ꎬ其中汽油切

割温度为 ２０５℃ꎬ柴油切割温度为 ３５０℃ꎬ油浆切割

温度高于 ３５０℃ꎮ 烟气用烟气流量计计量体积ꎬ用
Ａｇｉｌｅｎｔ ６８９０ 型气相色谱仪对烟气进行离线分析ꎬ测
定烟气组成ꎬ用于计算焦炭产率ꎮ

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 重油催化裂化

模拟双提升管催化裂化装置重油提升管反应条

件ꎬ在中型提升管试验装置上分别考察以石蜡基常

压渣油和中间基常压渣油为催化裂化原料的产品分

布情况ꎮ 提升管出口温度为 ５３０℃ꎬ反应压力(表
压)为 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ剂油比为 ７􀆰 ６ꎬ反应时间为 ２􀆰 ７ ｓꎬ产
品分布及催化汽油、催化柴油族组成见表 ４ꎮ 由表 ４
可知ꎬ２ 种常压渣油的乙烯收率相对较低ꎬ而丙烯及

丁烯收率相对较高ꎻ其中丙烯在液化气中占比达到

质量分数 ４０％以上ꎬ说明该催化剂具有较高的低碳

烯烃选择性ꎮ 催化汽油的烯烃含量较高ꎬ仍具有较

好的裂化性能ꎬ催化汽油和丁烯可以返回双提升管

装置的轻油提升管进一步增产低碳烯烃ꎮ 催化柴油

总芳烃含量相对较高ꎬ且多以双环芳烃为主ꎬ不适合

再进行深加工处理ꎬ可以进行芳烃抽提ꎬ将抽出的芳

烃作为化工原料使用ꎮ
表 ４　 产品分布及汽、柴油族组成(质量分数) ％

　 石蜡基常渣 中间基常渣

产品分布 　 　
　 干气 ４􀆰 ８３ ５􀆰 ０２
　 　 其中乙烯 ２􀆰 １０ ２􀆰 ２１
　 液化气 ３５􀆰 ２９ ３０􀆰 １７
　 　 其中丙烯 １５􀆰 ７２ １２􀆰 ５９
　 　 其中丁烯 ８􀆰 ２１ ７􀆰 ８２
　 汽油 ２９􀆰 ５２ ３１􀆰 ２７
　 柴油 １２􀆰 ６６ １４􀆰 ０８
　 油浆 ８􀆰 ６８ ９􀆰 ２０
　 焦炭 ８􀆰 ７２ ９􀆰 ９６
　 损失 ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０
　 合计 １００ １００
产品性质 　 　
　 汽油族组成 　 　
　 　 饱和烃 ４３􀆰 ５ ３５􀆰 ７
　 　 烯烃 ３７􀆰 ６ ３３􀆰 ６
　 　 芳烃 １８􀆰 ９ ３０􀆰 ７
　 柴油族组成 　 　
　 　 链烷烃 １１􀆰 ９ １０􀆰 ７
　 　 环烷烃 ３􀆰 ８ ４􀆰 １
　 　 总芳烃 ８４􀆰 ３ ８５􀆰 ２

３􀆰 ２　 轻油催化裂解

模拟双提升管催化裂化装置轻油提升管反应条

件ꎬ在中型提升管试验装置上考察石蜡基原油的汽

油馏分、柴油馏分、催化汽油以及中间基原油的汽油

馏分、柴油馏分、催化汽油和 Ｃ４ 混合烯烃催化裂解

产品分布ꎮ 提升管出口温度为 ６３０℃ꎬ反应压力(表
压)为 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ剂油比为 ２４􀆰 ０ꎬ反应时间为 ３􀆰 ５ ｓꎬ
产品分布及催化汽油、催化柴油族组成见表 ５ꎮ 由

表 ５ 可知ꎬ在轻油提升管 ６３０℃反应温度下ꎬ能够得

􀅰４３２􀅰
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到较高的乙烯和丙烯等高附加值产品收率ꎮ 轻油催

化裂解得到的汽油产品中烯烃含量普遍较低ꎬ芳烃

含量较高ꎮ 综合考虑ꎬ轻油催化裂解得到的汽油产

品适合作为芳烃抽提原料生产 ＢＴＸ 等轻芳烃产品ꎮ
轻油催化裂解得到的催化柴油芳烃含量较高ꎬ可与

重油提升管催化柴油混合进行芳烃抽提ꎬ将抽出的

芳烃作为化工原料使用ꎮ
表 ５　 产品分布及汽、柴油族组成(质量分数)

　
石蜡基

汽油

馏分

石蜡基

柴油

馏分

石蜡基

催化

汽油

中间基

汽油

馏分

中间基

柴油

馏分

中间基

催化

汽油

中间基

混合 Ｃ４

烯烃

产品分布(质
　 量分数) / ％

　 　 　 　 　 　 　

　 干气 １５􀆰 ７６ １６􀆰 ３２ １８􀆰 ２６ １４􀆰 ５６ １４􀆰 ４２ １３􀆰 ３１ ２０􀆰 ６２

　 其中乙烯 ８􀆰 ３３ ９􀆰 ２５ ９􀆰 ０１ ７􀆰 ５８ ８􀆰 １４ ６􀆰 ４８ １７􀆰 ３３

　 液化气 ２８􀆰 ７３ ３９􀆰 １３ ２７􀆰 ５６ ２１􀆰 ３１ ２５􀆰 ４０ ２１􀆰 ３１ ６０􀆰 ００

　 其中丙烯 １４􀆰 ９２ ２０􀆰 ９２ １５􀆰 ０２ １３􀆰 ７１ １６􀆰 ８０ １２􀆰 ８３ ３５􀆰 １８

　 其中丁烯 ７􀆰 ５７ １２􀆰 ５０ ６􀆰 ６３ ７􀆰 ０９ １０􀆰 ４６ ６􀆰 ０５ １３􀆰 ９３

　 汽油 ５１􀆰 ０１ ２２􀆰 ９１ ４３􀆰 ６７ ５２􀆰 ９５ ２８􀆰 ６４ ５０􀆰 １４ １２􀆰 ７０

　 柴油 １􀆰 ９７ １７􀆰 ６２ ６􀆰 ２８ ３􀆰 １３ １９􀆰 ６８ ７􀆰 ４４ ０􀆰 ６６

　 油浆 ０􀆰 ００ １􀆰 ２９ ０􀆰 ８４ ０􀆰 ００ ２􀆰 １６ １􀆰 ２８ ０􀆰 ００

　 焦炭 ２􀆰 ２３ ２􀆰 ４３ ３􀆰 ０９ ２􀆰 ４４ ２􀆰 ７２ ３􀆰 ３８ ５􀆰 ７２

　 损失 ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３０

　 合计 １００ １００ １００ １００ １００ １００ １００

产品性质 　 　 　 　 　 　 　

　 汽油族组成

(体积分

数) / ％
　 　 　 　 　 　 　

　 　 饱和烃 ６０􀆰 ８ １２􀆰 ８ １５􀆰 ９ ５０􀆰 ７ １０􀆰 ６ １５􀆰 ２ ６２􀆰 ６
　 　 烯烃 ２􀆰 ５ １１􀆰 ５ １􀆰 ５ ２􀆰 ９ ９􀆰 ７ １􀆰 ３ ６􀆰 ８
　 　 芳烃 ３６􀆰 ７ ７５􀆰 ７ ８２􀆰 ６ ４６􀆰 ４ ７９􀆰 ７ ８３􀆰 ５ ３０􀆰 ６

　 柴油族组成

(体积分

数) / ％
　 　 　 　 　 　 　

　 　 链烷烃 ４８􀆰 ２ １１􀆰 ４ １１􀆰 １ ４２􀆰 ８ ９􀆰 ４ ７􀆰 ４ ５５􀆰 ２
　 　 环烷烃 ３􀆰 ８ ３􀆰 ７ ３􀆰 １ ４􀆰 ４ ３􀆰 ３ ２􀆰 ８ ２􀆰 ４
　 　 总芳烃 ４８􀆰 ０ ８４􀆰 ９ ８５􀆰 ８ ５２􀆰 ８ ８７􀆰 ３ ８９􀆰 ８ ４２􀆰 ４

３􀆰 ３　 双提升管产品分布

按照石蜡基原油和中间基原油汽油馏分、柴油

馏分和常压渣油馏分原始的实沸点蒸馏比例并综合

重油提升管催化裂化和轻油提升管催化裂解的中试

试验产品分布及产品性质数据进行汇算ꎬ得到了双

提升管全装置的产品分布及产品性质数据ꎮ 全装置

的产品分布及汽、柴油性质见表 ６ꎮ 由表 ６ 可知ꎬ采
用双提升管技术加工中间基原油和石蜡基原油ꎬ化
学品收率可达到 ５０％以上ꎮ

表 ６　 产品分布及汽、柴油性质

原料 石蜡基原油 中间基原油

产品分布(质量分数) / ％ 　 　
　 干气 １４􀆰 ４２ １３􀆰 １１
　 其中乙烯 ８􀆰 ０７ ７􀆰 ２７
　 液化气 ３６􀆰 ３６ ３０􀆰 ９９
　 其中丙烯 ２４􀆰 ０５ ２０􀆰 ２７
　 汽油 ２０􀆰 ０４ ２３􀆰 ２２
　 柴油 １４􀆰 ０１ １５􀆰 ８８
　 油浆 ６􀆰 ５７ ７􀆰 ２１
　 焦炭 ８􀆰 ２０ ９􀆰 １９
　 损失 ０􀆰 ４０ ０􀆰 ４０
　 合计 １００ １００
化学品收率(乙烯＋丙烯＋芳烃) / ％ ５６􀆰 ５７ ５７􀆰 ２３
产品性质 　 　
　 汽油族组成(质量分数) / ％ 　 　
　 　 饱和烃 ２９􀆰 ７ ２４􀆰 ６
　 　 烯烃 ４􀆰 ４ ４􀆰 １
　 　 芳烃 ６５􀆰 ９ ７１􀆰 ３
　 柴油族组成(质量分数) / ％ 　 　
　 　 链烷烃 １６􀆰 １ １３􀆰 ８
　 　 环烷烃 ３􀆰 ６ ３􀆰 ８
　 　 总芳烃 ８０􀆰 ２ ８２􀆰 ４

３􀆰 ４　 ＣＯＴＯＣ 工艺产品分布

为了获取更高的化学品产率ꎬ可以将双提升管

工艺、芳烃抽提工艺和低碳烷烃脱氢工艺相耦合ꎮ
双提升管工艺生产的汽油和柴油都是良好的芳烃抽

提原料ꎬ可通过芳烃抽提获取更高的化学品收率ꎻ同
时芳烃抽提工艺生产的抽余油又具有良好的裂解性

能ꎬ可返回轻油提升管继续转化ꎻ双提升管工艺具有

较高的丙烷和丁烷产率(大于 １０％)ꎬ与低碳烷烃脱

氢工艺相耦合可进一步提高低碳烯烃产率ꎮ 耦合双

提升管工艺、烷烃脱氢工艺和芳烃抽提工艺ꎬ得到

ＣＯＴＯＣ 工艺产品分布见表 ７ꎮ
表 ７　 产品分布 ％

原料 石蜡基原油 中间基原油

产品分布 　 　
　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ０９
　 Ｈ２ １􀆰 ２８ １􀆰 １１
　 ＣＨ４ ４􀆰 ４４ ４􀆰 ０９
　 Ｃ２Ｈ４ １１􀆰 １８ １０􀆰 ０６
　 Ｃ２Ｈ６ ３􀆰 ２０ ２􀆰 ９７
　 Ｃ３Ｈ８ ３４􀆰 ５４ ２９􀆰 ６２
　 轻芳烃 １７􀆰 ０７ ２０􀆰 ４６
　 重芳烃 １１􀆰 ２９ １３􀆰 １９
　 油浆 ６􀆰 ７７ ７􀆰 ４１
　 焦炭 ９􀆰 ６８ １０􀆰 ５３
　 损失 ０􀆰 ４８ ０􀆰 ４７
　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００
化学品 ７４􀆰 ０８ ７３􀆰 ３３

􀅰５３２􀅰
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　 　 从表 ７ 可以看出ꎬＣＯＴＯＣ 工艺加工石蜡基原油

和中间基原油ꎬ化学品(乙烯＋丙烯＋芳烃)收率均可

达到 ７３％以上ꎮ 相对于石蜡基原油ꎬ中间基原油的

乙烯、丙烯收率较低ꎬ芳烃收率较高ꎮ 产品中乙烯选

择性较高ꎬ在干气中占比达到质量分数 ５５％以上ꎮ
采用 Ｃ４ 烯烃回炼、Ｃ３ ~ Ｃ４ 烷烃脱氢等技术ꎬ可以将

液化气中的丙烷、丁烷和丁烯全部转化为乙烯和丙

烯等高附加值产品ꎮ 总体而言ꎬＣＯＴＯＣ 工艺丙烯收

率显著高于乙烯ꎬ是以多产丙烯为主的原油直接裂

解制化学品技术ꎮ
ＣＯＴＯＣ 工艺氢气和甲烷产率较高ꎮ 氢气既是

化工原料也是能源载体ꎬ本身具有较高附加值ꎮ 目

前ꎬ甲烷制烯烃和芳烃技术快速发展ꎬ已经到了从实

验室走向产业化的阶段ꎬ随着甲烷转化制化学品技

术的进一步发展和成熟ꎬＣＯＴＯＣ 工艺与甲烷转化技

术耦合ꎬ将进一步提高本工艺的化学品收率至 ８０％
左右ꎮ
３􀆰 ５　 工业放大的技术重点

ＣＯＴＯＣ 工艺还未进行工业应用ꎬ尚有以下工程

化问题需要在进一步的工作中进行合理解决ꎮ
(１)ＣＯＴＯＣ 工艺重油提升管采用常规催化裂化

的操作条件ꎬ轻油提升管采用催化裂解的操作条件ꎬ
两者在反应温度、反应深度、剂油比、蒸汽用量等方

面都有较大区别ꎬ在同一套反应－再生装置内ꎬ实现

２ 种工艺的耦合ꎬ要合理控制再生器与不同反应器

之间的压差ꎬ优化压力控制系统ꎬ实现催化剂在两器

之间的良好流化和输送ꎮ
(２)轻油提升管加工原料包括原油轻馏分、催

化汽油、混合丁烯、汽油抽余油和柴油抽余油ꎬ需要

合理布局进料喷嘴ꎬ优化各股进料流量ꎬ充分发挥双

提升管装置灵活多效的优势ꎬ实现各原料的充分催

化裂解ꎮ
(３)为降低投资ꎬＣＯＴＯＣ 工艺采用 １ 套气体分

离系统ꎮ 气体分离装置的设计ꎬ既要考虑装置大型

化的问题ꎬ还需优化气体分离系统的工艺流程ꎬ降低

工艺能耗ꎮ
(４)ＣＯＴＯＣ 工艺气体产率高ꎬ为了降低气体分

离系统负荷ꎬ需要改进再生催化剂汽提系统ꎬ尽可能

降低再生催化剂携带进入反应系统的烟气量ꎮ

４　 结论

原油直接裂解制化学品技术(ＣＯＴＯＣ)利用双

提升管灵活多效的优势将原油最大化转化为高附加

值化学品ꎬ原油制化学品转化率可达到 ７０％左右ꎮ
同时ꎬ该技术具有原料适应性强、工艺流程短、操作

灵活、反应苛刻度和整体能耗较低等特点ꎬ与传统的

炼化一体化技术(化学品收率 ５０％左右)相比ꎬ具有

更高的化学品产率和显著的成本优势ꎬ在目前炼油

产业结构调整的背景下ꎬ商业化前景巨大ꎮ
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