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摘要:针对某公司 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置脱硫后汽油中间馏分含有高达 ４０％以上的 Ｃ６ ~Ｃ８ 芳烃组分且苯含量高的现状ꎬ提出对汽油

进行精密切割ꎬ切割出中间馏分进而达到降苯增产芳烃的目的ꎮ 对汽油精密切割的 ３ 种工艺方案进行模拟计算和分析对比ꎬ包
括设备投资、能耗和运行成本等ꎬ最终确定了“分馏塔带汽提塔”的工艺流程技术ꎮ 分馏塔带汽提塔的工艺具有设备投资小、能
耗低、流程简单、运行成本低的优势ꎮ
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　 　 在当前国内炼油产能严重过剩ꎬ成品油消费量

增长乏力ꎬ芳烃产品和乙烯原料市场仍存在缺口的

环境下ꎬ炼化企业生产过多汽柴油将影响企业效益ꎮ
同时ꎬ在绿色低碳发展、环保法规要求趋严的推动

下ꎬ我国加快了油品质量标准升级步伐ꎬ继 ２０１９ 年

全国实现国Ⅴ成品油质量升级之后ꎬ国Ⅵｂ 汽油也

于 ２０２３ 年 ７ 月 １ 日正式实施ꎮ 国Ⅵｂ 汽油最明显

的质量指标变化是烯烃含量由国Ⅵａ 的 １８％降至

１５％ꎮ 国Ⅵｂ 汽油对苯和芳烃要求都很高ꎬ要求苯体

积分数不大于 ０􀆰 ８％ꎬ芳烃体积分数不大于 ３５％[１－２]ꎮ
汽油是成品燃料汽油的主要调和组分ꎬ占市场

成品汽油的比例超过 ７０％ꎬ精制汽油性质的优劣对

成品汽油质量升级的影响非常大ꎬ在汽油质量升级

的过程中始终对催化汽油降烯烃、降蒸汽压、降苯和

提高辛烷值方面不断提高标准ꎬ这也是当前应对国

Ⅵ标准汽油的难题[３－７]ꎮ
某公司催化裂化汽油经 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置加氢精制

后ꎬ送至汽油池作汽油调和组分出厂ꎮ 该汽油加氢

装置按照国Ⅴ汽油标准设计ꎮ 在国Ⅵ汽油产品标准

实施后ꎬ对该股汽油进行组分分析ꎬ发现汽油中苯组

分的体积分数超过了 ０􀆰 ９％ꎬ超出了国Ⅵ汽油苯体

积分数 ０􀆰 ８％的要求ꎬ苯含量超标问题一致困扰着

该企业ꎮ 通过对精制后汽油组分进行详细分析ꎬ发
现汽油中 ７０％ 的烯烃集中在轻馏分中ꎻ汽油中

３０％~４５％的 Ｃ６ ~ Ｃ８ 环烷烃和芳烃集中在中间馏分

中ꎮ 而中间馏分的芳潜含量高ꎬ是良好的重整原料ꎬ
苯也主要存在于中间馏分中ꎮ

通过查阅文献和调研发现ꎬ当前国内外的催化

汽油质量升级技术几乎全部是将汽油初略地分割成

轻重 ２ 个馏分ꎬ再对轻重组分分别进行后续处理ꎬ目
的是尽量保留高辛烷值的烯烃成分和深度加氢脱

硫ꎬ最终实现脱硫过程中减少辛烷值的损失ꎬ未兼顾

中间馏分作重整原料和降苯、降蒸汽压[７－１０]ꎮ
在此背景下ꎬ本文中提出一种实现催化汽油降

苯增产芳烃的工艺技术ꎬ将催化汽油清晰分割成轻、
中间、重 ３ 个馏分ꎬ分别加以利用ꎬ达到提高汽油质

量ꎬ降低成品汽油产量ꎬ同时多产芳烃的目的[１１]ꎮ

１　 汽油精密切割工艺选择

对该石化公司 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置处理后的精制汽油

进行组分分析ꎬ不同馏分范围组分分析数据如表 １
所示ꎮ

􀅰１２２􀅰
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表 １　 精制汽油的沸点分布

性质
馏分段

≤６５℃ ６５~１５５℃ >１５５℃

密度 / (２０℃) / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ６５ ０􀆰 ７６ ０􀆰 ８５

烯烃体积分数 / ％ ３６􀆰 ０ ~２０ １

环烷烃体积分数 / ％ ２􀆰 ０ ~２５ ９

芳烃体积分数 / ％ ０􀆰 ５ ~２６ ７３

苯体积分数 / ％ ０􀆰 ４ ~２ ０

收率 / ％ ~３３ ~４３ ~２４

从表 １ 中蒸馏数据可知ꎬ该精制汽油组分中间

馏分约占据整个汽油组分的 ４３％ꎬ而中间馏分中含

有 Ｃ６ ~Ｃ８ 芳烃组分又占比超过 ４０％ꎮ 根据上述特

点ꎬ提出对精制汽油进行精密分馏ꎬ分割成轻、中、重
３ 个馏分ꎮ 对富含 Ｃ６ ~Ｃ８ 芳烃的中间馏分送至该厂

连续重整装置增产芳烃产品ꎮ 将剩下的轻、重馏分

与原精制汽油一起混合后送至汽油池作调和汽油

产品ꎮ
对精制汽油馏分进行精密分馏成轻、中间、重组

分 ３ 个组分ꎬ可以采用以下 ３ 种工艺方案ꎮ

２　 汽油精密切割工艺流程

２􀆰 １　 二塔先脱轻馏分工艺流程

来自 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置稳定塔底的精制汽油一部分

进入脱轻塔中ꎬ从塔顶抽出馏程小于 ７０℃的轻汽油

馏分ꎬ塔底用泵升压后先与脱重塔底的重汽油进行

换热ꎬ然后再进入脱重塔进行精馏ꎮ 脱重塔顶得到

馏程在 ７０~１５５℃之间的中间馏分产品ꎬ塔底得到馏

程大于 １５５℃的重馏分ꎬ先与进料换热后与稳定塔

底其余的精制油一起去原稳定塔底的空冷器进行冷

却ꎬ然后与脱轻塔顶轻馏分混合成新的汽油产品ꎮ
脱轻塔和脱重塔底设置再沸器ꎬ塔顶设置空冷器和

水冷器及其他相关设备ꎬ中间馏分水冷后出装置ꎮ
工艺流程示意图如图 １ 所示ꎮ

图 １　 二塔先脱轻馏分工艺流程

２􀆰 ２　 二塔先脱重馏分工艺流程

来自 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置稳定塔底的精制汽油一部分

进入脱重塔中ꎬ塔底得到馏程小于 １５５℃的重馏分ꎬ
塔顶馏出产品由泵升压后先与塔底产品换热ꎬ然后

进入脱轻塔ꎮ 脱轻塔顶分馏得到小于 ７０℃的轻馏

分ꎬ塔底得到馏程为 ７０~１５５℃的中间馏分产品ꎮ 脱

重塔底的重馏分与稳定塔底剩余的精制油一起去原

稳定塔底空冷器冷却ꎬ然后再与轻馏分混合后成为

新的汽油产品ꎮ 脱轻塔和脱重塔底设置再沸器ꎬ塔
顶设置空冷器和水冷器及其他相关设备ꎬ中间馏分

设置空冷器和水冷器冷却ꎮ 工艺流程示意图如图 ２
所示ꎮ

图 ２　 二塔先脱重馏分工艺流程

２􀆰 ３　 分馏塔带汽提塔工艺流程

来自 Ｓ－Ｚｏｒｂ 装置稳定塔底的精制汽油一部分

进入产品分馏塔中ꎬ分馏塔设置一个侧线及汽提塔ꎬ
塔顶得到馏程小于 ７０℃的轻馏分ꎬ塔底得到馏程大

于 １５５℃的重馏分ꎬ侧线产品经汽提塔重沸器汽提

后ꎬ得到馏程在 ７０~１５５℃之间的中间馏分ꎮ 汽提塔

重沸器热源为来自分馏塔底的重馏分ꎬ重馏分换热

后与来自稳定塔底剩余的精制汽油一起去原稳定塔

底空冷器冷却ꎮ 分馏塔顶设置空冷器和水冷器ꎬ塔
底设置重沸器ꎬ中间馏分设置空冷器和水冷器冷却ꎮ
工艺流程示意图如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 分馏塔带汽提塔工艺流程

３　 汽油精密切割方案对比

３􀆰 １　 工艺技术对比

首先ꎬ保证 ３ 种工艺方案都可以满足最终分离

得到中间馏分产品的要求ꎬ但在设备投资和能耗上

􀅰２２２􀅰
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有一定的差别ꎬ需要通过 Ｐｅｔｒｏ－ＳＩＭ 流程模拟软件ꎬ
对 ３ 种工艺方案进行工艺流程模拟计算ꎬ工艺优化

和综合比选确定最好的工艺方案ꎮ
对 ３ 种工艺方案的优化主要有以下几个方面ꎮ
(１)对分馏塔板数量和进料位置进行优化ꎬ确

定一个经济的塔板数和最优的进料位置ꎮ
(２)在保证塔顶冷却要求满足该厂公用工程的

前提下ꎬ优化各分馏塔操作压力ꎮ
(３)通过换热网络的集成和优化ꎬ对能量进行

合理地利用ꎬ确定产品与原料在适当的位置换热ꎮ
(４)保证产品质量前提下ꎬ对不同产品间分离

精度进行优化ꎬ降低操作能耗ꎮ
各工艺方案优化后的主要工艺操作参数和能耗

如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 各工艺流程操作技对比

　
二塔先脱

轻馏分

工艺流程

二塔先脱

重馏分

工艺流程

分馏塔带

汽提塔

工艺流程

脱轻塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３

脱轻塔塔板数 ４０ ４０ ８

脱轻塔冷却负荷 / ｋＷ ５２３６ ３８７３ —

脱轻塔加热负荷 / ｋＷ ２８８６ ３３６０ １５１３

脱轻塔底温度 / ℃ １３９ １２０ １２２

脱重塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 １６ ０􀆰 １７ ０􀆰 ２２

脱重塔塔板数 ４０ ４０ ５０

脱重塔冷却负荷 / ｋＷ ６４７１ ８５８２ ９３２１

脱重塔加热负荷 / ｋＷ ４６３７ ５３８４ ６８００

脱重塔底温度 / ℃ １９９ １９７ ２１２

热集成 / ｋＷ １０００ ２２４０＋２３６５ １５１３

净加热负荷 / ｋＷ ７５２３ ６３７９ ６８００

对以上结果说明如下ꎮ
(１)对于单塔＋汽提塔方案ꎬ脱轻塔各项为汽提

塔参数ꎬ脱重塔各项为分馏塔参数ꎮ
(２)方案 １ 的热集成为脱重塔底产品与脱重塔

进料换热ꎻ方案 ２ 的热集成为脱重塔底产品与脱轻

塔进料的换热及来自稳定塔且不进入切割单元的剩

余汽油(温度 １５１℃)用于加热脱轻塔底物料ꎬ后者

的热集成 ２ ３６５ ｋＷ 减少了脱轻塔重沸器外部热量ꎬ
脱轻塔重沸器还需要额外的约 ９９５ ｋＷ(３ ３６０ －
２ ３６５)热量(脱轻塔 ２ 台重沸器)ꎻ方案 ３ 的热集成

为分馏塔底产品作为汽提塔的再沸器热源ꎮ
(３)３ 个方案中ꎬ二塔先脱重方案的塔底再沸器

所需热量最多:因该方案中ꎬ轻馏分汽化和冷凝 ２
次ꎬ但由于该方案的脱轻塔底温度低ꎬ可利用来自稳

定塔的剩余汽油(１５１℃ 直接去空冷)的部分热量ꎬ
使得净加热负荷反而最低ꎻ而其他方案中ꎬ由于温位

不够ꎬ这部分热量没有利用ꎬ直接去空冷ꎮ
(４)各产品间分馏进度根据分离能耗、处理量

和热集成的需要做了适当的调整ꎬ产品间的脱空度

在 ０~５℃之间ꎮ
从表 ２ 可知ꎬ二塔方案中ꎬ先脱轻馏分方案和先

脱重馏分方案在工艺流程、设备数量等方面基本相

同ꎬ产品方案也基本一样ꎮ 由于先脱重馏分方案中

脱轻塔底温度低ꎬ利用来自稳定塔底其余精制油进

行加热ꎬ节省了 ２ ３６５ ｋＷ 的热量ꎬ故总能耗比先脱

轻馏分方案的能耗比约 １ １５０ ｋＷꎮ 因此这 ２ 个方

案中先脱重馏分方案更好ꎬ分馏塔带汽提塔方案中

的能耗比先脱重馏分能耗高约 ４００ ｋＷꎬ但这个方案

流程较简单ꎬ设备数量少ꎬ需要对这 ２ 个方案进行更

多的对比和分析ꎮ
二塔先脱重馏分方案与分馏塔带汽提塔方案的

主要设备计算选型如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 工艺方案设备选型对比

设备

类型

二塔先脱重馏分

工艺流程

分馏塔＋汽提塔

工艺流程

塔　 　 　 ＩＤ２􀆰 ４ × ３６ ｍ Ｔ / Ｔ (脱

重塔)
　 ＩＤ３􀆰 ２ / ２􀆰 ６ × ４４ ｍ Ｔ / Ｔ
(分馏塔)

　
　 ＩＤ２􀆰 ２ × ３６ ｍ Ｔ / Ｔ (脱

轻塔)
　 ＩＤ１􀆰 ６ × １３ ｍ Ｔ / Ｔ (分

馏塔)

空冷器 　 ９× ３ － ６ 管排 ６ 台(脱

重塔空冷器)
　 ９× ３ － ６ 管排 ８ 台(分

馏塔顶空冷器)

　
　 ９× ３ － ６ 管排 ４ 台(脱

轻塔空冷器)
　 ９× ３ － ４ 管排 １ 台(中

间馏分空冷器)

　
　 (中间馏分空冷利旧

原 Ａ２０２ １ 台)
　 　

换热器 　 ＤＮ１０００ １ 台(脱重塔

再沸器)
　 ＤＮ１２００ １ 台(分馏塔

后冷器)

　
　 ＤＮ１３００ １ 台(脱轻塔

再沸器 Ａ)
　 ＤＮ１２００ １ 台(分馏塔

重沸器)

　
　 ＤＮ５００ １ 台(脱轻塔再

沸器 Ｂ)
　 ＤＮ８００ １ 台(中间馏分

水冷器)

　
　 ＤＮ７００ ２ 台(脱轻塔进

料换热器)
　 ＤＮ９００ １ 台(汽提塔重

沸器)

　
　 ＤＮ８００ １ 台(中间馏分

水冷器)
　 　

　
　 ＤＮ９００ １ 台(脱轻塔水

冷器)
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续表

设备

类型

二塔先脱重馏分

工艺流程

分馏塔＋汽提塔

工艺流程

泵　 　 　 ８ 台(１０~３０ ｋＷ) 　 ６ 台(１０~３０ ｋＷ)

容器　 　 ＩＤ１􀆰 ６×５ ｍ(脱轻塔顶

回流罐)
　 ＩＤ１􀆰 ６×５ ｍ(分馏塔顶

回流罐)

　
　 ＩＤ２􀆰 ４×６ ｍ(脱重塔顶

回流罐)
　 　

３􀆰 ２　 方案投资对比

二塔先脱重馏分方案与分馏塔和汽提塔方案相

比ꎬ能耗节省 ４２０ ｋＷꎬ但是设备数量较多ꎬ装置投资

较高ꎬ对这 ２ 个方案进行初步的经济评价ꎬ结果如表

４ 所示ꎮ 从表 ４ 可知ꎬ分馏塔带汽提塔工艺装置投

资更低ꎮ
表 ４　 工艺方案装置投资对比 万元

工艺方案流程
设备

购置费

主要

材料费

安装

工程费
合计

二塔先脱重馏分工艺 ７１９􀆰 ３１ １５􀆰 ２３ １００􀆰 ０７ ８３４􀆰 ６０
分馏塔带汽提塔工艺 ６１２􀆰 ９５ １２􀆰 ８３ ８１􀆰 ７２ ７０７􀆰 ５

４　 结论

对精制汽油降苯增产芳烃 ３ 种工艺方案的模拟

优化是建立在切割中间馏分后ꎬ保证剩余的轻、重馏

分混合后的汽油中苯含量、烯烃含量、饱和蒸气压等

满足国Ⅵｂ 汽油产品要求的基础上进行的ꎮ 对 ３ 种

工艺方案通过流程模拟软件优化和对比后ꎬ确定了

最优的汽油精密切割的工艺流程ꎮ 主要结论如下ꎮ
(１)精制汽油切割中间馏分后ꎬ剩下的精制汽

油苯体积分数降低至小于 ０􀆰 ６９％ꎬ满足国Ⅵｂ 汽油

产品质量要求ꎮ
(２)二塔方案中ꎬ先脱轻馏分方案和先脱重馏

分方案在工艺流程、设备数量等方面基本相同ꎬ产品

方案也基本一样ꎮ 由于先脱重馏分方案总能耗比先

脱轻馏分方案的能耗比约 １ １５０ ｋＷꎮ
(３)采用分馏塔和侧线汽提塔的工艺方案最

优ꎬ具有设备投资少、能耗低、设备少的优势ꎮ

参考文献

[１] 中华人民共和国国家质量监督检验检疫总局ꎬ中国国家标准化

管理委员会.ＧＢ １７９３０—２０１６ 车用汽油[Ｓ] .北京:中国标准出

版社ꎬ２０１６:８－１０.
[２] 张浩ꎬ熊云ꎬ许世海.油品质量升级对车用汽油主要性能的影响

分析[Ｊ] .当代化工ꎬ２０１９ꎬ４８(１１):２６４６－２６４９.
[３] 梁战桥ꎬ顾昊辉ꎬ刘维国ꎬ等.用裂解加氢汽油抽余油增产芳烃

[Ｊ] .现代化工ꎬ２０１０ꎬ３０(７):７９－８１.
[４] 赵鹏ꎬ焦峰ꎬ郭良ꎬ等.降低催化裂化汽油烯烃含量的操作手段

及优化方向[Ｊ] .中外能源ꎬ２０１９ꎬ２４(７):７４－７８.
[５] 边哲ꎬ范大申.提高 ＴＳＲＦＣＣ 柴汽比兼顾汽油改质的探究[ Ｊ] .

石油化工应用ꎬ２０２０ꎬ３９(１１):９７－１００.
[６] 闫鸿飞ꎬ孟凡东.降低汽油苯含量的苯烃化技术试验研究[ Ｊ] .

现代化工ꎬ２０２０ꎬ３０(７):７９－８１.
[７] 王廷海ꎬ李文涛ꎬ常晓昕ꎬ等.催化裂化汽油清洁化技术研究开

发进展[Ｊ] .化工进展ꎬ２０１９ꎬ３８(１):１９６－２０７.
[８] 刘蕾ꎬ姚文君ꎬ赵新红ꎬ等.催化裂化汽油清洁化技术研究进展

[Ｊ] .炼油与化工ꎬ２０２１ꎬ３２(４):１－５.
[９] 娄永峰.满足国Ⅴ汽油标准的汽油加氢脱硫工艺最新进展[ Ｊ] .

山东化工ꎬ２０１６ꎬ４５(１８):３８－４３.
[１０] 董立霞ꎬ夏步田ꎬ罗凯威ꎬ等.清洁油品升级背景下加氢脱硫技

术研究进展[Ｊ] .化工进展ꎬ２０１９ꎬ３８(１):２０８－２１５.
[１１] 杨涛ꎬ汤玉敏ꎬ费翔ꎬ等.一种脱硫汽油降苯增产芳烃的方法:

ＣＮ２０２０１０４５７１３５.６[Ｐ].２０２２－０４－０５.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２２０ 页)
到 ９０％以上ꎬ实现了浓盐水的高倍浓缩ꎬ操作压力

较常规反渗透膜操作压力低ꎬ能耗低ꎮ 同时ꎬ系统产

水能够满足 «城市污水再生利用工业用水水质»
(ＧＢ / Ｔ １９９２３—２００５)中循环冷却水系统补充水标

准ꎬ全部回用至生产用水ꎬ实现了废水的资源化利

用ꎬ节省当地宝贵水资源ꎬ带来了良好的社会效益和

环境效益ꎮ ＨＳＲＯ®作为一项低能耗、低成本的极限

膜浓缩技术ꎬ不仅可应用于脱硫废水领域取得了较

好的工程验证ꎬ未来在高矿化度矿井水、煤化工浓盐

水等浓盐水领域具有较广阔的应用前景和市场推广

价值ꎮ
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