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重整 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离技术研究
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摘要:中国石化某分公司 ４５ 万 ｔ / ａ 芳烃抽提装置投产后ꎬ由于上游原料调整ꎬ造成二甲苯塔塔底组分终馏点一直较高ꎬ汽
油调和组分发生变化ꎬ导致全厂汽油干点超标ꎬ为此ꎬ拟将 Ｃ＋

９ 重芳烃送至歧化与烷基转移单元生产二甲苯ꎮ 目前ꎬＣ＋
９ 重芳烃无

法满足进料要求ꎬ因此提出新增重芳烃塔、二甲苯塔新增侧线和二甲苯塔改造为分壁精馏塔 ３ 种解决方案ꎮ 通过对 Ｃ＋
９ 重芳烃

分离进行模拟ꎬ对比分离能耗和产品质量ꎬ确定二甲苯塔改造为分壁精馏塔作为 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离方案ꎬ同时进行单因变量

优化研究ꎮ 结果表明ꎬ回流比为 ４􀆰 ４、隔板位置为隔板上方 ３９ 层塔板处、侧线采出位置为 ３２ 层塔板、气相分配比为 １􀆰 ０２４、液相
分配比为 ０􀆰 ３１３、进料位置为 ４４ 层塔板时ꎬＣ＋

９ 重芳烃确定满足歧化与烷基转移单元进料要求ꎬ同时分离能耗最低ꎮ
关键词:Ｃ＋

９ 重芳烃ꎻ分壁塔ꎻ能耗ꎻ优化
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　 　 芳烃是有机化学工业的基本原料ꎬＣ＋
９ 重芳烃代

表 Ｃ９ 及以上的单环或多环芳烃ꎮ 重整 Ｃ＋
９ 重芳烃主

要来源于催化重整装置ꎬ约占重整装置加工能力的

１５％~２０％ꎬ其中ꎬＣ９ 芳烃质量分数 ７０％ ~ ９０％ꎬＣ＋
１０

芳烃质量分数 １０％~２０％[１－２]ꎮ
重整 Ｃ＋

９ 重芳烃几乎不含有烯烃ꎬ硫、氮含量很

低ꎬ化学稳定性良好ꎬ目前主要有几种利用途径ꎮ
(１)作为高辛烷值汽油调和组分ꎬ增加高品质

汽油的质量和产量[３]ꎮ Ｃ＋
９ 重芳烃中几种芳烃的辛

烷值在 １０６~１７０(ＲＯＮ)范围内[４]ꎬ由于这些芳烃的

ＲＯＮ 较高ꎬ因此可以将重整装置分馏部分二甲苯塔

塔底的 Ｃ＋
９ 重芳烃调入汽油ꎮ 但在装置运行中发

现ꎬ二甲苯塔塔底的 Ｃ＋
９ 重芳烃存在胶质含量高、终

馏点升高等问题ꎬ对汽油调和造成困难ꎬ因此采用增

设重芳烃分离塔或在二甲苯塔增开侧线的方法

解决[５－７]ꎮ
(２)作为分离提取偏三甲苯、均三甲苯、连三甲

苯、均四甲苯、二乙苯、甲乙苯等高附加值单体的原

料ꎬ但是各组分间沸点相差很小ꎬ分离难度大[８－１１]ꎮ
(３)作为制备苯、甲苯、二甲苯(ＢＴＸ)轻质芳烃

􀅰２２２􀅰



２０２３ 年 ６ 月 胡珺等:重整 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离技术研究

的原料ꎬ以苯或甲苯为烷基受体ꎬ通过脱烷基反应或

者烷基转移反应等ꎬ将 Ｃ＋
９ 重芳烃转化为 ＢＴＸ[１２－１４]ꎮ

中国石化某分公司 ４５ 万 ｔ / ａ 芳烃抽提装置于

２０２０ 年 ８ 月投产ꎬＣ＋
９ 重芳烃作为高辛烷值汽油调和

组分ꎬ增加高品质汽油的质量和产量ꎮ 装置投产后ꎬ
由于上游原料调整ꎬ造成二甲苯塔塔底组分终馏点

一直较高ꎬ汽油调和组分发生变化ꎬ造成全厂汽油干

点超标ꎬ汽油出厂控制困难ꎮ 为此ꎬ拟将 Ｃ＋
９ 重芳烃

送至歧化与烷基转移单元生产二甲苯ꎬ提高化工产

品产量ꎮ 本文中提出 ３ 种方案ꎬ对 Ｃ＋
９ 重芳烃分离进

行模拟与优化ꎬ通过能耗和产品质量分析ꎬ确定 Ｃ＋
９

重芳烃高效分离技术方案ꎬ满足歧化与烷基转移 Ｃ＋
９

重芳烃进料要求ꎮ

１　 原料组成及工艺流程

中国石化某分公司 ４５ 万 ｔ / ａ 芳烃抽提装置二

甲苯塔进料为重整油分馏塔塔底组分ꎮ 二甲苯塔塔

顶为 Ｃ８ 芳烃组分ꎬ质量要求满足 « ＧＢ / Ｔ ３４０７—
２０１０ 石油混合二甲苯»标准ꎬ塔底为 Ｃ＋

９ 重芳烃组

分ꎬ作为汽油调和组分ꎮ 目前 Ｃ＋
９ 重芳烃终馏点为

２２１℃ꎬ超过控制指标 ２０５℃ꎬ为此ꎬ拟将 Ｃ＋
９ 重芳烃

送至歧化与烷基转移单元生产二甲苯ꎮ

２　 Ｃ＋
９ 重芳烃分离方案设计

二甲苯塔塔底 Ｃ＋
９ 重芳烃组分中ꎬ萘及以上含

量超过歧化与烷基转移单元 Ｃ＋
９ 重芳烃进料要求ꎬ

如表 １ 所示ꎮ 因此提出 ３ 种 Ｃ＋
９ 重芳烃分离方案ꎬ如

图 １ 所示ꎬ使产品和进料均满足生产要求ꎮ
表 １　 歧化与烷基转移单元 Ｃ＋

９ 重芳烃进料要求

组分 进料要求 Ｃ＋
９ 重芳烃

甲苯后非芳烃质量分数 / ％ ≤０􀆰 ０１ 　

苯＋碳八芳烃质量分数 / ％ ≤２ ０􀆰 ５８

三甲苯在碳九芳烃中质量占比 / ％ ≥４８ ５５􀆰 ２

茚满质量分数 / ％ ≤２ １􀆰 ５９

萘及以上质量分数 / ％ ≤０􀆰 ６ ２􀆰 ３８

碳九芳烃质量分数 / ％ ≥７０ ７２􀆰 １

(ａ)

(ｂ) (ｃ)

图 １　 ３ 种方案工艺流程示意图

方案 １:新增重芳烃塔工艺流程如图 １( ａ)所

示ꎮ 重整油分馏塔塔底组分作为进料进入二甲苯

塔ꎬ塔顶为 Ｃ８ 芳烃组分ꎬ送至二甲苯装置ꎬ塔底组分

进入重芳烃塔ꎮ 重芳烃塔塔顶为 Ｃ＋
９ 重芳烃组分ꎬ

送至歧化与烷基转移装置ꎬ塔底为重组分ꎬ作为柴油

调和组分ꎮ
方案 ２:二甲苯塔新增侧线工艺流程如图 １(ｂ)

所示ꎮ 重整油分馏塔塔底组分作为进料进入二甲苯

塔ꎬ塔顶为 Ｃ８ 芳烃组分ꎬ送至二甲苯装置ꎬ侧线为

Ｃ＋
９ 重芳烃组分ꎬ送至歧化与烷基转移装置ꎬ塔底为

重组分ꎬ作为柴油调和组分ꎮ
方案 ３:二甲苯塔改造为分壁精馏塔ꎬ工艺流程

如图 １(ｃ)所示ꎮ 重整油分馏塔塔底组分作为进料

进入分壁塔ꎬ塔顶为 Ｃ８ 芳烃组分ꎬ送至二甲苯装置ꎬ
侧线为 Ｃ＋

９ 重芳烃组分ꎬ送至歧化与烷基转移装置ꎬ
塔底为重组分ꎬ作为柴油调和组分ꎮ 与方案 ２ 相比ꎬ
方案 ３ 在二甲苯塔中增加一竖直隔板ꎬ将二甲苯塔

分割成不同区域ꎬ实现产品高质量分离与分离能耗

降低的目的ꎮ

３　 Ｃ＋
９ 重芳烃分离模拟分析与方案比选

根据二甲苯塔进料组成ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ 软件对新

增重芳烃塔、二甲苯塔新增侧线和二甲苯塔改造为

分壁精馏塔 ３ 种方案分别进行模拟ꎬ３ 种方案进料

组成与产品质量要求一致ꎮ
模拟结果表明ꎬ３ 种方案 Ｃ８ 芳烃组分均满足

«ＧＢ / Ｔ ３４０７—２０１０ 石油混合二甲苯»标准ꎮ 表 ２ 为

　 　 　 　 　 　 　表 ２　 ３ 种方案 Ｃ＋
９ 重芳烃组分性质

组分 进料要求 方案 １ 方案 ２ 方案 ３

甲苯后非芳烃质量分数 / ％ ≤０􀆰 ０１ 　 　 　

碳八芳烃质量分数 / ％ ≤１ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ８４ ０􀆰 ９４

三甲苯在碳九芳烃中质量占比 / ％ ≥４８ ５１􀆰 ４ ５０􀆰 ２ ５０􀆰 ９

茚满质量分数 / ％ ≤２ １􀆰 ４７ １􀆰 １８ ０􀆰 ８８

萘及以上质量分数 / ％ ≤０􀆰 ６ ０􀆰 ０３ ０􀆰 １３ ０􀆰 ０００２

碳九芳烃质量分数 / ％ ≥７０ ８８􀆰 ３ ９１􀆰 ９ ９７􀆰 ２

􀅰３２２􀅰
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３ 种方案 Ｃ＋
９ 重芳烃组分性质ꎬ由表可知ꎬ３ 种方案的

Ｃ＋
９ 重芳烃均满足歧化与烷基转移装置进料要求ꎬ其

中方案 ３ Ｃ＋
９ 重芳烃中碳九芳烃质量分数最高ꎬ为

９７􀆰 ２％ꎬ萘及以上质量分数最低ꎬ为 ０􀆰 ０００ ２％ꎬ产品质

量最高ꎬ能够为歧化与烷基转移装置提供优质进料ꎮ
表 ３ 为 ３ 种方案能耗分析ꎬ由表可知ꎬ方案 ２ 冷

凝负荷和再沸负荷最高ꎮ 以方案 ２ 冷凝负荷和再沸

负荷为基准ꎬ方案 １ 冷凝负荷降低 ４􀆰 ３％ꎬ再沸负荷

降低 １０􀆰 ２％ꎻ方案 ３ 冷凝负荷降低 １９􀆰 ８％ꎬ再沸负

荷降低 １６􀆰 １％ꎮ
表 ３　 ３ 种方案能耗分析 ＭＷ

项目 方案 １ 方案 ２ 方案 ３

冷凝负荷 二甲苯塔 ２０􀆰 ８ ２７􀆰 ８ ２２􀆰 ３

　 重芳烃塔 ５􀆰 ８ 　 　

　 合计 ２６􀆰 ６ 　 　

再沸负荷 二甲苯塔 ２３􀆰 ３ ３２􀆰 ２ ２７􀆰 ０

　 重芳烃塔 ５􀆰 ６ 　 　

　 合计 ２８􀆰 ９ 　 　

综合考虑产品质量和能耗分析结果ꎬ选择方案

３ꎬ即二甲苯塔改造为分壁精馏塔为 Ｃ＋
９ 重芳烃分离

方案ꎬ并以此为基础进行优化研究ꎬ确定最优的运行

参数ꎮ

４　 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离优化研究

针对分壁塔运行过程中的关键参数ꎬ分别对回

流比、隔板位置、侧线采出位置、气相分配比、液相分

配比、进料位置进行单因变量研究ꎬ考察其对产品质

量和能耗的影响ꎮ 从表 ２ 和表 ３ 可知ꎬ歧化与烷基

转移进料中 Ｃ８Ａ 质量分数要求≤１％ꎬ而 Ｃ＋
９ 重芳烃

中 Ｃ８Ａ 为 ０􀆰 ９４％ꎬ接近 １％ꎬ因此选择 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数为控制 Ｃ＋
９ 重芳烃质量的关键指标ꎬ同

时考察分壁塔再沸负荷的变化ꎬ确定能耗最低且满

足产品质量要求的方案ꎮ
４􀆰 １　 回流比

回流比对精馏过程经济性和分离效果有着重要

的影响ꎬ回流比过大会造成分离过程不必要的能耗

增加ꎬ回流比过小会造成产品不合格ꎮ 回流比对分

壁塔再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数的影响

如图 ２ 所示ꎮ 随着回流比的增大ꎬ分壁塔再沸热负

荷逐渐增大ꎬ基本呈线性关系增长ꎬ分离过程能耗逐

渐增加ꎻＣ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数逐渐减小ꎬ且减

小的幅度逐渐降低ꎮ 由于 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分

数要求≤１％ꎬ考虑到回流比过大造成不必要的资源

浪费ꎬ在保证分离精度的前提下ꎬ回流比为 ４􀆰 ４ 时ꎬ
经济性最高ꎮ

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ２　 回流比对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响

４􀆰 ２　 隔板位置

分壁塔中的隔板将塔内分为上部公共精馏段、
下部公共提馏段ꎬ隔板一侧的进料预分馏段和隔板

另一侧的侧线采出段ꎮ 隔板位置决定公共精馏段、
公共提馏段、进料预分馏段和侧线采出段的塔板层

数ꎬ不仅影响产品的分离精度ꎬ也对分离能耗造成影

响ꎮ 在此设定隔板的高度为 ５０ 层塔板分割高度ꎬ考
察隔板在轴向位置变化对分壁塔再沸负荷和 Ｃ＋

９ 重

芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数的影响ꎮ 如图 ３ 所示ꎬ随着隔

板位置逐渐向下ꎬ分壁塔再沸负荷逐渐减小ꎬＣ＋
９ 重

芳烃中 Ｃ８Ａ 含量先逐渐降低ꎬ隔板上方位置在 ３９
层塔板处达到最低ꎬ随着进料位置进一步向下ꎬＣ＋

９

重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数逐渐增加ꎬ超过 Ｃ＋
９ 重芳烃

中 Ｃ８Ａ 质量分数要求ꎮ 考虑到 Ｃ＋
９ 重芳烃的产品质

量要求ꎬ最优的隔板位置为隔板上方 ３９ 层塔板处ꎬ
此时分壁塔再沸负荷最低ꎮ

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ３　 隔板位置对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响

４􀆰 ３　 侧线采出位置

分壁塔侧线采出位置在侧线采出段ꎬ将富集的

􀅰４２２􀅰



２０２３ 年 ６ 月 胡珺等:重整 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离技术研究

Ｃ＋
９ 重芳烃作为产品采出ꎮ 侧线采出位置对分壁塔

再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数的影响如图

４ 所示ꎮ 随着采出位置向下偏移ꎬ分壁塔再沸负荷

逐渐增大ꎬＣ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数逐渐降低ꎬ由

于 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数要求≤１％ꎬ在保证产

品质量要求的前提下ꎬ侧线采出位置为 ３２ 层塔板

时ꎬ分壁塔再沸负荷最小ꎮ

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ４　 侧线采出位置对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响

４􀆰 ４　 气相分配比

公共提馏段至隔板的气相在隔板两侧会进行分

配ꎬ在此定义气相分配比为气相在进料预分馏段和

侧线采出段分配量的比值ꎮ 气相分配比对分壁塔再

沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数的影响如图 ５

所示ꎮ 随着气相分配比的增大ꎬ分壁塔再沸负荷逐

渐降低ꎬＣ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数先逐渐降低ꎬ在

气相分配比为 １􀆰 ０１７ 时达到最低ꎬ随着气相分配比

的进一步增大ꎬＣ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数逐渐增

加ꎬ超过 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数要求ꎮ 考虑到

Ｃ＋
９ 重芳烃的产品质量要求ꎬ最优的气相分配比为

１􀆰 ０２４ꎬ此时分壁塔再沸负荷最低ꎮ

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ５　 气相分配比对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响

４􀆰 ５　 液相分配比

公共精馏段至隔板的液相会在隔板两侧进行分

配ꎬ在此定义液相分配比为液相在进料预分馏段和

侧线采出段分配量的比值ꎮ 液相分配比对分壁塔再

沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数的影响如图 ６

所示ꎮ 随着液相分配比的增大ꎬ分壁塔再沸负荷先

降低ꎬ达到 ２２􀆰 １９２ ７ ＭＷ 时趋于缓慢ꎬ随着液相分

配比进一步增大ꎬ分壁塔再沸负荷逐渐减小ꎬ总体随

着液相分配比的增大ꎬ分壁塔再沸负荷呈下降趋势ꎮ
随着液相分配比的增大ꎬＣ＋

９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分

数先逐渐降低ꎬ在液相分配比为 ０􀆰 ３１０ ７ 时达到最

低ꎬ随着液相分配比的进一步增大ꎬＣ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数逐渐增加ꎬ超过 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质

量分数要求ꎮ 考虑到 Ｃ＋
９ 重芳烃的产品质量要求ꎬ

最优的液相分配比为 ０􀆰 ３１３ꎬ此时分壁塔再沸负荷

最低ꎮ

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ６　 液相分配比对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响

４􀆰 ６　 进料位置

分壁塔进料的位置在隔板的另一侧ꎬ进料经过

隔板进行原料预分馏ꎬ进料的位置影响原料预分馏

的效果ꎬ进而对产品质量和分离能耗造成影响ꎮ 进

料位置对分壁塔再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量

分数的影响如图 ７ 所示ꎮ 随着进料位置向下偏移ꎬ
分壁塔再沸负荷逐渐增大ꎬＣ＋

９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分

数先逐渐降低ꎬ在进料位置为 ４６ 层塔板处达到最

低ꎬ随着进料位置进一步向下ꎬＣ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质

　 　 　 　 　 　 　

１—再沸负荷ꎻ２—Ｃ８Ａ 质量分数

图 ７　 进料位置对再沸负荷和 Ｃ＋
９ 重芳烃中

Ｃ８Ａ 质量分数的影响
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量分数逐渐增加ꎬ超过 Ｃ＋
９ 重芳烃中 Ｃ８Ａ 质量分数

要求ꎮ 考虑到 Ｃ＋
９ 重芳烃的产品质量要求ꎬ最优的

进料位置为 ４４ 层塔板ꎬ此时分壁塔再沸负荷最低ꎮ

５　 结论

重整 Ｃ＋
９ 重芳烃主要来源于催化重整装置ꎬ由

于化学稳定性良好ꎬ可以作为高辛烷值汽油调和组

分ꎬ增加高品质汽油的质量和产量ꎬ也可以作为分离

提取偏三甲苯、均三甲苯、连三甲苯、均四甲苯、二乙

苯、甲乙苯等高附加值单体的原料ꎬ还可以作为制备

苯、甲苯、二甲苯(ＢＴＸ)轻质芳烃的原料ꎮ 中国石化

某分公司芳烃抽提装置投产后ꎬ由于上游原料调整ꎬ
造成二甲苯塔塔底组分终馏点一直较高ꎬ汽油调和

组分发生变化ꎬ造成全厂汽油干点超标ꎬ为此ꎬ拟将

Ｃ＋
９ 重芳烃送至歧化与烷基转移单元生产二甲苯ꎮ

目前ꎬＣ＋
９ 重芳烃无法满足进料要求ꎬ因此提出新增

重芳烃塔、二甲苯塔新增侧线和二甲苯塔改造为分

壁精馏塔 ３ 种方案ꎬ对 Ｃ＋
９ 重芳烃分离进行模拟ꎮ 通

过能耗分析和产品质量对比ꎬ确定二甲苯塔改造为

分壁精馏塔作为 Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离技术方案ꎬ同

时进行单因变量优化研究ꎬ考察回流比、隔板位置、
侧线采出位置、气相分配比、液相分配比、进料位置

对 Ｃ＋
９ 重芳烃纯度和再沸负荷的影响ꎬ确定满足歧

化与烷基转移单元进料要求ꎬ同时分离能耗最低的

Ｃ＋
９ 重芳烃高效分离方案ꎮ
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赢创推出 ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 添加剂产品组合ꎬ助力塑料行业变废为宝

　 　 赢创推出以 ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 为品牌的多种添加剂产

品ꎬ旨在帮助客户改进生产工艺ꎬ提高再生塑料的最终质

量ꎮ ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 添加剂产品组合不仅有助于减少物理

回收过程中的能耗ꎬ还可提高聚合物质量ꎬ助力塑料价值

链的循环转型ꎮ

“尽管近期全球废塑料回收行业取得了一些进展、

回收基础设施有所增加ꎬ但是生产足够优质的再生聚合

物仍面临着高成本与技术方面的挑战ꎮ 这也是为什么目

前只有大约 １ 亿 ｔ 塑料被回收ꎮ”赢创欧洲、中东和非洲

地区聚合物和循环塑料市场经理 Ａｌｐｅｒ Ａｋｓｉｔ 说ꎬ“将废塑

料转化为有价值的再生塑料需要整个塑料产业链的协

作ꎮ ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 添加剂可在相关项目中发挥作用ꎬ加

快塑料行业向完全循环经济转型ꎮ”

除了 ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 产品组合外ꎬ赢创还推出了新型

有机改性硅氧烷基 ＴＥＧＯＭＥＲ®聚合物加工助剂(ＰＰＡ)ꎬ

可在 ＰＥ 和 ＰＰ 的加工过程中取代由含氟弹性体制成的

标准 ＰＰＡꎮ

ＴＥＧＯ® Ｃｙｃｌｅ 和 新 型 有 机 改 性 硅 氧 烷 基

ＴＥＧＯＭＥＲ®聚合物加工助剂(ＰＰＡ)均已在中国市场同

步上市ꎮ (杨惠莹)
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