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摘要:为了解决催化柴油进第二提升管多产汽油工艺中因加氢催化柴油(ＨＬＣＯ)循环量较大而产生的产品分布恶化等问

题ꎬ提出了催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合工艺ꎮ 该工艺采用加氢精制－轻重分离－芳烃抽提－催化裂化组合工艺加工催化

柴油ꎬ分离出难以裂化的多环芳烃组分进行单独利用ꎬ第二提升管加工 ＨＬＣＯ 中的易裂化组分ꎬ解决了 ＨＬＣＯ 中多环芳烃在催

化裂化反应中难以裂化的问题ꎬ压减柴油、增产高附加值产品效益显著ꎮ
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　 　 近年来ꎬ随着我国产业结构的不断调整ꎬ成品油

消费结构也发生了较大变化ꎮ 柴油需求逐步萎缩趋

势明显[１]ꎬ消费柴汽比逐渐降低ꎬ２０２１ 年柴油表观

消费量预计为 １􀆰 ６ 亿 ｔꎬ消费柴汽比约为 １􀆰 ０７[２]ꎬ预
计到 ２０３０ 年消费柴汽比将进一步降至 ０􀆰 ９ 左右[３]ꎮ
催化裂化装置生产的柴油约占柴油池的 １ / ３[４]ꎬ因
此ꎬ利用催化裂化装置压减催化柴油(ＬＣＯ)、降低柴

汽比成为近年来炼油行业发展的方向[５－６]ꎮ
中石化炼化工程(集团)股份有限公司洛阳技

术研发中心在 ＦＤＦＣＣ－Ⅲ工艺的基础上开发了催化

柴油进第二提升管多产汽油工艺[７]ꎬ该工艺将 ＬＣＯ
经加氢精制后得到的加氢催化柴油(ＨＬＣＯ)返回第

二提升管进行加工ꎬ一方面可以压减低品质 ＬＣＯꎬ
另一方面可多产高辛烷值汽油ꎮ 该技术已在中国石

化长岭分公司进行了成功应用[８]ꎮ 然而ꎬ该技术中

ＨＬＣＯ 含有大量的双环及多环芳烃ꎬ这部分芳烃在

催化裂化反应除生成焦炭和干气外ꎬ不易开环生

成小分子的汽油产品ꎬ在系统中反复循环ꎬ不仅会

导致焦炭产率升高、产品分布变差ꎬ还会造成装置

能耗增加ꎮ
为此ꎬ本文中提出了催化柴油芳烃抽提与催

化裂化组合工艺ꎬ以克服催化柴油进第二提升管

多产汽油工艺存在的不足ꎬ进一步提高装置经济

效益ꎮ

１　 催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合工艺
介绍

　 　 催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合工艺流程如

图 １ 所示ꎮ
(１)催化裂化装置采用双提升管工艺型式ꎬ重

油提升管加工常规催化裂化原料ꎬ第二提升管加工

ＨＬＣＯꎮ
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图 １　 催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合

工艺流程

(２) 将 ＬＣＯ 进行加氢精制得到 ＨＬＣＯꎬ再对

ＨＬＣＯ 进行分馏切割ꎬ 得到 < ２６０℃ 的轻馏分和

>２６０℃的重馏分ꎮ 其中ꎬ<２６０℃ 轻馏分的氢含量、
饱和烃和单环芳烃含量均较高且几乎不含三环芳

烃ꎬ是较为理想的催化裂化原料ꎻ>２６０℃ 的重馏分

含有较多的双环及三环芳烃ꎬ不适宜直接作为催化

裂化原料ꎮ
(３)通过芳烃抽提从>２６０℃重馏分中分离得到

富含双环及多环芳烃的富芳烃抽出油和贫芳烃抽余

油ꎮ 富芳烃抽出油直接出装置进行合理利用ꎬ贫芳

烃抽余油与<２６０℃轻馏分作为混合原料返回第二

提升管进行加工ꎮ
该工艺可将 ＨＬＣＯ 中不易裂化的双环及多环芳

烃进行选择性抽提ꎬ实现了非理想组分的分离ꎻ将贫

芳烃抽余油和轻馏分等易裂化组分混合后在适宜的

操作条件下进行催化裂化反应ꎬ实现了理想催化原

料与工艺条件的高度匹配ꎮ

２　 试验部分

２􀆰 １　 原料和催化剂

试验所用催化剂采用某炼厂催化裂化平衡剂ꎬ
催化剂主要性质如表 １ 所示ꎮ 原料采用该炼厂提供

的 ＨＬＣＯꎬＨＬＣＯ 轻馏分( <２６０℃)及 ＨＬＣＯ 重馏分

(>２６０℃)由实验室对 ＨＬＣＯ 蒸馏切割得到ꎬ原料油

主要性质如表 ２ 所示ꎮ 抽提溶剂采用二甲基亚砜

(分析纯)ꎮ
表 １　 催化剂主要性质

催化剂名称 ＤＦＣ－１ 平衡剂

微反活性 / ％ ６５

定碳 / ％ ０􀆰 ０３

表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) １０４􀆰 ５５

孔容 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ０􀆰 １７２

磨损指数 ２􀆰 ４３

表 ２　 原料油主要性质

原料油 ＨＬＣＯ
ＨＬＣＯ 轻馏分

(<２６０℃)
ＨＬＣＯ 重馏分

(>２６０℃)

收率 / ％ — ６１􀆰 ９９ ３８􀆰 ０１

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９２４􀆰 ３ ９０６􀆰 ８ ９５４􀆰 ９

元素组成 　 　 　

　 Ｃ 质量分数 / ％ ８９􀆰 ３９ ８９􀆰 ００ ８９􀆰 ９９

　 Ｈ 质量分数 / ％ １０􀆰 ２２ １０􀆰 ７０ ９􀆰 ７１７

　 Ｓ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １２５􀆰 ３２ ２０􀆰 １２ ２９９􀆰 １４

　 Ｎ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １２􀆰 １８ ０􀆰 ３５ ２９􀆰 １１

烃类质量分数 / ％ 　 　 　

　 链烷烃 １９􀆰 ９６ ２４􀆰 １０ １３􀆰 ２１

　 环烷烃 １７􀆰 ０６ １６􀆰 ５３ １７􀆰 ９２

　 芳烃 ６２􀆰 ９８ ５９􀆰 ３７ ６８􀆰 ８８

　 其中:单环芳烃 ４６􀆰 ０１ ５３􀆰 ３３ ３４􀆰 ０７

　 　 双环芳烃 １５􀆰 ３３ ６􀆰 ０２ ３０􀆰 ５１

　 　 三环芳烃 １􀆰 ６５ ０􀆰 ０２ ４􀆰 ３０

馏程 / ℃ 　 　 　

　 ＩＢＰ １９２ １９２ ２５４

　 １０％ ２１９ ２１１ ２８２

　 ５０％ ２４５ ２２４ ２９８

　 ＦＢＰ ３５５ ２５７ ３５３

２􀆰 ２　 试验装置

催化裂化试验采用中型提升管装置ꎬ该装置提

升管总高约 ３ ｍꎬ两器为高低并列式ꎬ最大进料量为

１􀆰 ５ ｋｇ / ｈꎮ 装置标定期间ꎬ分别采用湿气表及烟气

表对反应油气和再生烟气进行计量ꎻ标定结束后ꎬ对
生成油进行收集计量并通过实沸点蒸馏得到汽、柴
油产品ꎻ对试验得到的产品进行化验分析并以此计

算物料平衡ꎮ
催化柴油抽提试验采用芳烃抽提中试试验装

置ꎬ该装置主要包括芳烃抽提塔、抽出油闪蒸塔、抽
出油减压塔、抽余油减压塔 ４ 个塔ꎬ原料油与溶剂采

用逆流接触ꎮ 原料油进料量为 ０􀆰 ５ ~ ２􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎬ溶剂

进料量为 ０􀆰 ５~８􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎮ
２􀆰 ３　 分析方法

反应油气采用 ＰｅｒｋｉｎＥｌｍｅｒ Ｃｌａｒｕｓ ５００ 型气相色

谱仪进行离线分析ꎬ测定反应油气中 Ｈ２、Ｎ２ 和 Ｃ１ ~
Ｃ６ 烃的组成ꎮ 再生烟气采用 Ａｇｉｌｅｎｔ ６８９０ 型气相色

谱仪进行离线分析ꎬ测定 ＣＯ、ＣＯ２、Ｏ２ 和 Ｎ２ 的体积

分数ꎬ用于计算焦炭产率ꎮ 生成油采用 ＰｅｒｋｉｎＥｌｍｅｒ
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Ｃｌａｒｕｓ ５００ 气相色谱仪按照 ＡＳＴＭ Ｄ－２８８７ 方法进行

模拟蒸馏分析汽油、柴油及重油组成ꎮ ＨＬＣＯ、抽余

油和抽出油的烃类组成采用气相色谱－质谱联用仪

(ＧＣ－ＭＳ)ꎬ按 ＡＳＴＭ Ｄ－２４２５ 方法进行分析ꎮ 汽油

ＰＯＮＡ 采用 Ａｇｉｌｅｎｔ６８９０ 型气相色谱仪ꎬ按 ＮＢ / ＳＨ / Ｔ
０７４１—２０１０ 方法进行分析ꎮ 汽油辛烷值采用 ＣＦＲ
Ｆ－１ 研究法辛烷值测定机ꎬ按 ＧＢ / Ｔ ５４８７—２０１５ 方

法进行分析ꎮ

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 芳烃抽提中试试验

在芳烃抽提中试试验装置上ꎬ以二甲基亚砜为

溶剂ꎬ在常压、温度 ６０℃、溶剂比为 ２ 的优化条件下

对 ＨＬＣＯ 重馏分进行芳烃抽提试验ꎬ得到抽出液和

抽余液ꎬ再分别进行溶剂回收ꎬ最终得到富芳烃抽出

油和贫芳烃抽余油ꎮ 抽出油和抽余油收率及烃类组

成如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 抽出油和抽余油收率及烃类组成

抽提产品 抽出油 抽余油

收率 / ％ ６０􀆰 ２１ ３９􀆰 ７９

链烷烃质量分数 / ％ ２􀆰 ６５ ２９􀆰 １８

环烷烃质量分数 / ％ ４􀆰 ８５ ３７􀆰 ６８

芳烃质量分数 / ％ ９２􀆰 ５０ ３３􀆰 １４

　 其中:单环芳烃 ４０􀆰 ６４ ２４􀆰 １２

　 　 双环芳烃 ４５􀆰 ２８ ８􀆰 １７

　 　 三环芳烃 ６􀆰 ５８ ０􀆰 ８５

合计质量分数 / ％ １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

从表 ３ 可以看出ꎬ通过芳烃抽提得到的抽出油

收率为 ６０􀆰 ２１％ꎬ其中链烷烃和环烷烃含量相对较

低ꎬ分别为质量分数 ２􀆰 ６５％和 ４􀆰 ８５％ꎬ芳烃质量分

数相对较高ꎬ为 ９２􀆰 ５０％ꎮ 抽余油收率为 ３９􀆰 ７９％ꎬ
其中链烷烃和环烷烃等饱和烃质量分数较 ＨＬＣＯ 重

馏分显著提高ꎬ分别为 ２９􀆰 １８％和 ３７􀆰 ６８％ꎬ芳烃质

量分数较 ＨＬＣＯ 重馏分虽明显降低ꎬ仍有 ３３􀆰 １４％ꎬ
但芳烃中主要为易裂化的单环芳烃ꎬ双环芳烃及三

环芳烃等难裂化组分含量较低ꎮ
将 ＨＬＣＯ 轻馏分和 ＨＬＣＯ 重馏分抽余油分别按

照占 ＨＬＣＯ 的原始比例(即 ＨＬＣＯ 轻馏分按质量分

数 ６１􀆰 ９９％ꎬＨＬＣＯ 重馏分抽余油按 １５􀆰 １２％)进行混

合ꎬ得到含 ＨＬＣＯ 轻馏分 ８０􀆰 ３９％ꎬ含 ＨＬＣＯ 重馏分

抽余油 １９􀆰 ６１％的混合 ＨＬＣＯꎬ混合 ＨＬＣＯ 主要性质

如表 ４ 所示ꎮ

表 ４　 混合 ＨＬＣＯ 主要性质

原料油 混合原料 原料油 混合原料

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９０４􀆰 ８ 馏程 / ℃ 　

元素组成 　 　 ＩＢＰ １９３

　 Ｃ 质量分数 / ％ ８８􀆰 ８３ 　 １０％ ２０２

　 Ｈ 质量分数 / ％ １０􀆰 ７７ 　 ５０％ ２３７

　 Ｓ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １６􀆰 ８９ 　 ＦＢＰ ３５２

　 Ｎ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ６６

烃类质量分数 / ％ 　

　 链烷烃 ２５􀆰 １０

　 环烷烃 ２０􀆰 ６８

　 芳烃 ５４􀆰 ２３

　 其中:单环芳烃 ４７􀆰 ６０

　 　 双环芳烃 ６􀆰 ４４

　 　 三环芳烃 ０􀆰 １８

从表 ４ 可以看出ꎬ混合 ＨＬＣＯ 中链烷烃和环烷

烃含量较 ＨＬＣＯ 全馏分有所提高ꎬ芳烃中双环芳烃

及三环芳烃等难裂解组分含量下降明显ꎬ可以作为

优质的催化裂化原料ꎮ
３􀆰 ２　 催化裂化中试试验

采用 ＤＦＣ－１ 平衡剂在中型提升管装置上分别

考察 ＨＬＣＯ 和混合 ＨＬＣＯ 的催化裂化反应性能ꎮ 提

升管 出 口 温 度 为 ５３０℃ꎬ 反 应 压 力 ( 表 压 ) 为

０􀆰 ２ ＭＰａꎬ剂油比为 ９􀆰 ２ꎬ反应时间为 ３􀆰 ２ ｓꎮ 产品分

布及汽油性质如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 产品分布及汽油性质

原料油 ＨＬＣＯ 混合 ＨＬＣＯ

产品分布(质量分数) / ％ 　 　

　 干气 ２􀆰 ５１ ２􀆰 ８７

　 液化气 ７􀆰 ４４ ９􀆰 ３２

　 汽油 ４１􀆰 ０９ ４８􀆰 ２５

　 柴油 ４０􀆰 ７０ ３５􀆰 １１

　 重油 ３􀆰 ８３ １􀆰 ９４

　 焦炭 ３􀆰 ９３ ２􀆰 ０１

　 损失 ０􀆰 ５０ ０􀆰 ５０

　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

汽油族组成(荧光法ꎬ体积分数) / ％ 　 　

　 饱和烃 ３７􀆰 ８ ２２􀆰 ８

　 烯烃 ６􀆰 ３ ４􀆰 ５

　 芳烃 ５５􀆰 ９ ７２􀆰 ７

ＲＯＮ ９９􀆰 ９ １０１􀆰 ２

􀅰３２２􀅰
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　 　 由表 ５ 可以看出ꎬ在相同反应条件下ꎬ由于芳烃

抽提抽出了大量的非理想组分ꎬ使得混合 ＨＬＣＯ 性

质优于 ＨＬＣＯꎬ裂化性能得到显著改善ꎬ液化气和汽

油产率得到提高ꎬ分别达到 ９􀆰 ３２％和 ４８􀆰 ２５％ꎬ重油

和焦炭产率大幅降低ꎬ分别达到 １􀆰 ９４％和 ２􀆰 ０１％ꎮ
以这 ２ 种原料生产的催化汽油中含有较多的芳烃ꎬ
ＲＯＮ 均能达到 １００ 左右ꎬ是优良的汽油调和组分ꎮ
３􀆰 ３　 工艺对比

以某炼厂常规重油催化裂化工艺产品分布数据

为基础ꎬ分别采用 ＨＬＣＯ 和混合 ＨＬＣＯ 中试提升管

试验的产品分布数据ꎬ预测催化柴油芳烃抽提与催

化裂化组合工艺和催化柴油进第二提升管多产汽油

工艺全装置产品分布如表 ６ 所示ꎮ 其中ꎬ工艺一为

催化柴油进第二提升管多产汽油工艺ꎬ催化柴油全

回炼操作ꎻ工艺二为催化柴油芳烃抽提与催化裂化

组合工艺ꎬ贫芳烃抽余油全回炼操作ꎮ
表 ６　 不同工艺产品分布及汽油辛烷值

项目 常规工艺 工艺一 工艺二

重油提升管 重油 重油 重油

第二提升管 — ＨＬＣＯ 混合 ＨＬＣＯ

重油提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) １００ １００ １００

第二提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) — ４２􀆰 ３７ ２６􀆰 ４９
产品分布(质量分数) / ％ 　 　 　
　 干气 ４􀆰 ３１ ４􀆰 ３６ ４􀆰 ０６
　 液化气 １１􀆰 ９４ １５􀆰 ５３ １４􀆰 ８６
　 汽油 ４７􀆰 ８０ ６５􀆰 ４６ ６０􀆰 ９０
　 柴油 ２４􀆰 ７５ ０􀆰 ００ ７􀆰 ８４
　 重油 ４􀆰 ０２ ５􀆰 ６２ ４􀆰 ５２
　 焦炭 ７􀆰 ０１ ８􀆰 ６４ ７􀆰 ５２
　 损失 ０􀆰 １７ ０􀆰 ３８ ０􀆰 ３０
　 合计 １００ １００ １００
ＲＯＮ ９２􀆰 ０ ９３􀆰 ９ ９３􀆰 ８

从表 ６ 可以看出ꎬ采用催化柴油进第二提升管

多产汽油工艺和催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合

工艺均能较好地压减柴油ꎬ较常规重油催化裂化工

艺相比ꎬ液化气产率分别提高 ３􀆰 ５９％和 ２􀆰 ７４％ꎬ汽

油产率分别提高 １７􀆰 ６６％和 １３􀆰 １０％ꎬ汽油 ＲＯＮ 提高

２ 个单位左右ꎮ 与催化柴油进第二提升管多产汽油

工艺相比ꎬ催化柴油芳烃抽提与催化裂化组合工艺

由于脱除了 ＨＬＣＯ 中大量的难裂化重芳烃组分ꎬ可
显著减少 ＨＬＣＯ 的回炼量ꎬ干气和焦炭产率分别降

低了 ０􀆰 ３％和 １􀆰 １２％ꎬ产品分布得到优化ꎮ

４　 结论

在双提升管催化裂化工艺的基础上ꎬ开发了催

化柴油芳烃抽提与催化裂化组合工艺ꎮ 该工艺采用

催化柴油加氢精制－轻重分离－芳烃抽提等技术手

段ꎬ实现了压减柴油、优化产品分布和增产高品质汽

油的目的ꎮ
相对于常规催化裂化工艺ꎬ该工艺可显著增加

高辛烷值汽油和液化气等高附加值产品产率ꎬ弥补

了催化柴油进第二提升管多产汽油工艺存在的

ＨＬＣＯ 大量循环的不足ꎬ降低了干气和焦炭产率ꎬ压
减柴油、优化产品分布效果显著ꎮ 为实现经济效益

的进一步提高ꎬ需对重芳烃抽出油的高附加值利用

进行深入研究ꎮ
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巴斯夫湛江一体化基地聚乙烯装置开工建设

　 　 ６ 月 １９ 日巴斯夫湛江一体化基地的聚乙烯(ＰＥ)装置开工建

设ꎮ 这座年产 ５０ 万 ｔ 聚乙烯的新装置将满足中国市场快速增长的

需求ꎮ 该装置计划于 ２０２５ 年投产ꎮ
巴斯夫高级副总裁、负责亚太区石油化学品的梅贝瑞 ( Ｂｉｒ

Ｄａｒｂａｒ Ｍｅｈｔａ)表示:“中国对聚乙烯的需求正在快速增长ꎬ并将超

过世界其他地区ꎮ 今天的开工仪式标志着巴斯夫将通过湛江一体

化基地在该领域的生产布局ꎬ进入中国聚乙烯市场ꎬ服务消费品、
包装、建筑和运输等行业的客户ꎮ”

巴斯夫副总裁、负责亚太区石油化学品基础业务管理及中国销

售管理的 Ｂｅｊｏｙ Ｃｈａｎｄｒａｎ 补充道:“湛江一体化基地实现了完全的后

向一体化ꎬ从战略上与客户紧密相连ꎬ能够为其提供高质量和可靠的

聚乙烯产品ꎬ该产品适用于多种持久性应用ꎬ包括管材、特种薄膜以

及家用和工业用化学品容器的吹塑部件ꎬ尤其是针对华南市场ꎮ”
聚乙烯是以乙烯为原料生产的一种轻质、多功能热塑性聚合

物ꎬ广泛应用于众多下游领域ꎬ大到重型储罐、管道ꎬ小到软包装、
薄膜ꎮ (朱晟姣)
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