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摘要:明确国内某炼厂以 ＣＤＴＥＣＨ 为代表的选择性加氢脱硫工艺和以 Ｓ Ｚｏｒｂ 为代表的吸附脱硫工艺在 ２ 套催化裂化汽油

脱硫装置应用过程中的优劣ꎮ 从工艺原理及流程、原料及产品性质、物料平衡、能耗及技术经济性等方面进行了对比分析ꎬ明确

２ 种催化裂化汽油脱硫工艺的适应性ꎮ 通过对比分析可知ꎬＣＤＴＥＣＨ 工艺流程充分考虑催化裂化汽油中硫化物及烯烃的分布

特点ꎬ催化蒸馏技术具有较高转化率及选择性的优势ꎬ但存在流程复杂、产品收率略低、能耗高等不利影响ꎮ 基于催化蒸馏技术

的高效能优势ꎬＣＤＴＥＣＨ 工艺的汽油产品品质(低烯烃、高醚化物)、辛烷值损失及利润均较 Ｓ Ｚｏｒｂ 工艺优ꎬ具有较好的应用性ꎮ
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　 　 近年来ꎬ随着人们对于化石燃料的需求和环保

法规的日益严格ꎬ对于油品ꎬ特别是车用汽油中的质

量指标要求也越来越严格ꎮ 根据 ＧＢ １７９３０—２０１６
«车用汽油»标准要求ꎬ自 ２０２３ 年 １ 月 １ 日开始ꎬ执
行国Ⅵ(Ａ)汽油标准ꎮ 从车用汽油质量标准情况

看ꎬ从国 Ⅴ 汽油标准开始ꎬ 汽油产品的硫均为

１０ ｍｇ / ｋｇꎬ而烯烃体积分数大幅度降低ꎬ由国Ⅴ汽油

标准的 ２４％降至国Ⅵ(Ａ)汽油标准的 １８％ꎮ
为了满足企业生产低烯烃、低硫汽油产品的需

求ꎬ国内外相继开发、完善辛烷值损失小的汽油脱硫

工艺ꎬ其中以 ＲＳＤＳ－Ⅲ[１]、ＯＣＴ－ＭＥ[２]、ＣＤＴＥＣＨ[３]、
Ｐｒｉｍｅ－Ｇ＋[４]为代表的选择性加氢脱硫工艺ꎬ以及以

Ｓ Ｚｏｒｂ 工艺[５]及 ＹＤ－ＣＡＤＳ 工艺[６]为代表的吸附脱

硫工艺均达到先进水平ꎬ工业效果良好ꎮ 本文中选

取 ＣＤＴＥＣＨ 技术与 Ｓ Ｚｏｒｂ 技术为研究对象ꎬ对比分

析了 ２ 种技术在国内炼厂相近规模 Ａ、Ｂ ２ 套 ＦＣＣ
汽油脱硫装置的工业应用情况ꎮ

１　 ２ 套装置的生产工艺对比

１􀆰 １　 Ａ 装置

Ａ 装置采用 ＣＤＴＥＣＨ 技术ꎬ技术核心是根据

ＦＣＣ 汽油中烯烃及硫化物分布特点(随着切割点温

度的增加ꎬ汽油中烯烃的含量逐渐减少ꎬ硫含量逐渐

增加)ꎬ将 ＦＣＣ 汽油切割成轻汽油、重汽油ꎬ其中轻

汽油进行醚化、重汽油进行加氢脱硫ꎬ两者均采用催

化蒸馏技术ꎮ Ａ 装置工艺流程主要包括选择性加氢

单元[７]、轻汽油醚化单元[８] 以及重汽油脱硫单元[９]

等ꎬ流程如图 １ 所示:ＦＣＣ 汽油经选择性加氢反应器
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预处理后ꎬ经轻重汽油分馏塔切割成轻汽油与重汽

油ꎬ其中轻汽油经三段醚化后ꎬ得到高辛烷值的醚化

轻汽油ꎻ而重汽油经两段加氢脱硫反应后ꎬ得到超低

硫的脱硫重汽油ꎮ

图 １　 Ａ 装置流程示意简图

１􀆰 ２　 Ｂ 装置

Ｂ 装置采用 Ｓ Ｚｏｒｂ 技术ꎬ技术核心基于吸附作

用原理对 ＦＣＣ 汽油进行脱硫ꎬ即在吸附剂中 Ｎｉ 的
催化作用下ꎬＦＣＣ 汽油中硫化物和氢气反应生成硫

化氢ꎬ硫化氢迅速被吸附剂中的氧化锌捕获存储在

吸附剂上ꎬ达到了吸附强化脱硫的效果[１０]ꎮ Ｂ 装置

工艺流程主要包括进料与脱硫反应、吸附剂再生、吸
附剂循环和产品稳定等部分ꎬ流程如图 ２ 所示:ＦＣＣ
汽油在流化床反应器ꎬ与吸附剂发生吸附脱硫反应ꎬ
其中吸附了硫原子的吸附剂连续地输送到再生器中

进行再生ꎬ而再生后吸附剂送往反应器ꎻ脱硫后的油

气经分离后进入稳定系统ꎬ脱硫汽油从稳定塔塔底

送出装置ꎮ

图 ２　 Ｂ 装置流程示意简图

２　 ２ 套装置的工业应用对比

２􀆰 １　 原料性质

Ａ 装置及 Ｂ 装置的 ＦＣＣ 汽油原料均为采用

ＭＩＰ－ＣＧＰ 技术的重油催化裂化装置稳定汽油ꎬ主要

性质见表 １ꎮ Ａ 装置 ＦＣＣ 汽油原料的硫质量分数及

烯烃体积分数分别为 １０１ ｍｇ / ｋｇ、２０􀆰 ３５％ꎻ而 Ｂ 装置

ＦＣＣ 汽油原料的硫含量及烯烃体积分数分别为

１４８ ｍｇ / ｋｇ、１８􀆰 １０％ꎮ ２ 套装置 ＦＣＣ 汽油原料的密

度基本一致ꎮ

表 １　 原料性质

项目 Ａ 装置 Ｂ 装置

进料量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １９０ １９０

ｗ(硫) / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １０１ １４８

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ７３５􀆰 ２ ７３５􀆰 １

馏程 / ℃ 　 　

　 初馏点 ３３􀆰 ５ ３５􀆰 ０

　 １０％ ４３􀆰 ９ ４６􀆰 ５

　 ５０％ ８４􀆰 ９ ８８􀆰 ５

　 ９０％ １６９􀆰 ７ １７８􀆰 １

　 终馏点 １９９􀆰 ７ ２０４􀆰 ９

芳烃(体积分数) / ％ ２８􀆰 ４７ ２６􀆰 ９

烯烃(体积分数) / ％ ２０􀆰 ３５ １８􀆰 １０

饱和烃(体积分数) / ％ ５１􀆰 １８ ５４􀆰 ９

研究法辛烷值(ＲＯＮ) ９３􀆰 ３ ９２􀆰 ９

２􀆰 ２　 产品性质

按照国Ⅵ(Ａ)标准汽油调和配方ꎬＦＣＣ 汽油产

品占调和汽油产品总量的 ６０％ ~ ６５％ꎬ此时 ＦＣＣ 汽

油产品中硫含量、烯烃体积分数的内控指标分别约

为 １２ ｍｇ / ｋｇ、２０％ꎮ 结合 Ａ 装置及 Ｂ 装置的 ＦＣＣ 汽

油原料性质情况ꎬ２ 套装置主要任务是:在低烯烃饱

和情况下(尽可能减少汽油辛烷值损失)ꎬ脱除 ＦＣＣ
汽油中硫化物(Ａ 装置的轻汽油中硫醇与二烯烃反

应生成重质硫醚ꎬ重汽油中重质硫醚、噻吩及少量苯

并噻吩通过加氢反应脱除ꎻＢ 装置通过吸附剂选择

性地吸附含硫化合物中的硫原子而达到脱硫)ꎮ
Ａ 装置及 Ｂ 装置 ＦＣＣ 汽油中间产品及汽油产

品的主要指标见表 ２ꎮ 由表 ２ 可以看出ꎬＡ 装置及 Ｂ
装置催化汽油产品的硫含量分别为 １０􀆰 ５、１０􀆰 ７ ｍｇ / ｋｇꎬ
均满足企业汽油调和需要ꎮ

表 ２　 产品性质

项目

Ａ 装置 Ｂ 装置

轻汽油
醚化

轻汽油
重汽油

脱硫

重汽油

汽油

产品

汽油

产品

ｗ(硫) / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) １９􀆰 ７ 　 １８９􀆰 ０ ２􀆰 ９ １０􀆰 ５ １０􀆰 ７

密度(２０℃) /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

６５５􀆰 ９
　

７３５􀆰 １ ８１６􀆰 ４
　

７３７􀆰 ４７

馏程 / ℃ 　 　 　 　 　 　

　 初馏点 ３２􀆰 ２ 　 ９４􀆰 ６ ９５􀆰 １ 　 ３５􀆰 ０８

　 １０％ ３５􀆰 ７ 　 １１２􀆰 ４ １１２􀆰 ９ 　 ４８􀆰 ４８

　 ５０％ ４３􀆰 ６ 　 １４０􀆰 ４ １４１􀆰 １ 　 ９０􀆰 ４４

　 ９０％ ６６􀆰 ６ 　 １８４􀆰 １ １８４􀆰 １ 　 １７８􀆰 ９６

　 终馏点 ８９􀆰 ２ 　 ２０４􀆰 ７ ２０４􀆰 ６ 　 ２０５􀆰 ６４
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续表

项目

Ａ 装置 Ｂ 装置

轻汽油
醚化

轻汽油
重汽油

脱硫

重汽油

汽油

产品

汽油

产品

ｖ(烯烃) / ％ 　 　 １０􀆰 ８ ９􀆰 ４ 　 １４􀆰 ６８

ｖ(异戊烯) / ％ １２􀆰 ８９ １􀆰 ４０ 　 　 　 　

ｗ(ＴＡＭＥ) / ％ 　 １６􀆰 ３１ 　 　 　 　

ＲＯＮ 　 　 ９３􀆰 ０ ９２􀆰 ２ ９３􀆰 ２ ９２􀆰 ２

ＲＯＮ 损失 　 　 　 　 ０􀆰 １ ０􀆰 ７

２ 套装置脱硫前后烯烃含量变化的原因如下ꎮ
Ａ 装置降低 ＦＣＣ 汽油的烯烃含量主要通过轻

汽油醚化和重汽油加氢脱硫的副反应 ２ 个途径实

现ꎬ其中轻汽油中质量分数约 １２％的活性烯烃与低

附加值的甲醇反应生成高附加值的甲基仲丁基醚

(ＴＡＭＥ)ꎬ提升汽油产品辛烷值ꎻ重汽油在加氢脱硫

过程中ꎬ单烯烃与氢气在催化剂作用下ꎬ转化成烷

烃ꎮ 实际生产过程中ꎬＡ 装置根据汽油产品硫含量ꎬ
动态调整轻汽油抽出率ꎬ重汽油一段、二段加氢脱硫

深度ꎬ避免汽油辛烷值损失ꎮ Ｂ 装置降低催化汽油

的烯烃含量主要措施就是通过调整反应温度及氢油

比来促进烯烃加氢饱和反应ꎬ但烯烃加氢饱和生成

烷烃越多ꎬ汽油辛烷值损失越大ꎬ因此 Ｂ 装置在要

求的烯烃含量和期望的辛烷值损失中寻找平衡ꎮ
Ａ 装置重汽油脱硫单元辛烷值损失约 ０􀆰 ８ 个单

位ꎬ与 Ｂ 装置辛烷值损失(约 ０􀆰 ７ 个单位)相当ꎻ但
Ａ 装置总辛烷值损失约 ０􀆰 １ 个单位ꎬ明显低于 Ｂ 装

置辛烷值损失ꎬ这是因为 Ａ 公司轻汽油中烯烃与甲

醇反应生成 ＴＡＭＥꎬ其质量分数高达 １６􀆰 ３１％ꎬ进而

提升汽油产品辛烷值ꎮ
２􀆰 ３　 物料平衡

表 ３ 列出了 Ａ、Ｂ ２ 套装置的物料平衡数据ꎮ 由

表 ３ 的原料构成可以看出ꎬＡ 装置氢耗略低于 Ｂ 装

置ꎬ这是因为 Ａ 装置:①轻重汽油分馏塔尾气中氢

气含量较高ꎬ通过实施技改项目ꎬ将轻重汽油分馏塔

大部分尾气返回至选择加氢反应器ꎬ循环使用ꎻ②重

汽油采用催化蒸馏加氢脱硫ꎬ可使重汽油中轻组分、
重组分在合适条件下处理ꎬ选择性地促进脱硫反应

而抑制烯烃饱和反应[１１]ꎬ同时原料中硫含量较低ꎬ
加氢脱硫深度低ꎬ进而装置实际氢耗偏低ꎮ

由表 ３ 产品分布可知ꎬＡ 装置汽油产品收率约

为 ９８􀆰 ７７％ꎬ较 Ｂ 装置汽油产品收率低约 ０􀆰 ６％ꎬ这
是因为:①ＦＣＣ 汽油原料初馏点较低ꎬ实际操作中ꎬ
轻重汽油分馏塔尾气收率较大ꎻ②循环氢压缩机采

　 　 　 　 　 　 　表 ３　 物料平衡(质量分数) ％

项目 Ａ 装置 Ｂ 装置

ＦＣＣ 汽油 ９６􀆰 ９５ ９９􀆰 ８４

氢气 ０􀆰 １２ ０􀆰 １６

甲醇 ２􀆰 ９３ 　

合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

汽油产品 ９８􀆰 ７７ ９９􀆰 ４５

废气＋损失 １􀆰 ２３ ０􀆰 ５４

合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

用对称平衡型往复式ꎬ两列两缸两级压缩ꎬ自装置开

工至今ꎬ循环氢压缩机级间分液罐一直带液严重ꎬ进
而污油收率过高[９]ꎻ③重汽油在加氢脱硫过程ꎬ少
量轻烃发生加氢裂化反应ꎮ 而 Ｂ 装置为降低汽油

产品辛烷值损失ꎬ在确保汽油产品饱和蒸气压合格

基础上ꎬ尽可能降低干气排放量ꎮ
２􀆰 ４　 能耗

与 Ａ 装置相比ꎬＢ 装置采用全馏程一次通过工

艺ꎬ不需要对组分进行分割ꎬ大幅度减少分馏塔部分

的能耗ꎮ Ａ 装置及 Ｂ 装置的能耗见表 ４ꎮ 从表 ４ 可

以看出ꎬＢ 装置实际能耗仅为 ２５８􀆰 ４９ ＭＪ / ｔꎬ明显低

于 Ａ 装置的 １ ０８７􀆰 ６４ ＭＪ / ｔꎮ
表 ４　 装置能耗 ＭＪ / ｔ

项目 Ａ 装置 Ｂ 装置

电力 １２２􀆰 ８９ ６５􀆰 ３１

燃料气 ３６１􀆰 ９９ １０９􀆰 ６９

３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸气 ４７３􀆰 １８ 　

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸气 ９０􀆰 ７１ ８２􀆰 ９

０􀆰 ４５ ＭＰａ 蒸气 １８７􀆰 ６８ 　

循环水 １９􀆰 ２３ １０􀆰 ０５

除氧水 ３１􀆰 ７７ ０􀆰 １７

除盐水 １６􀆰 ３０ 　

净化风 ４􀆰 １８ ２􀆰 ９３

氮气 ０ ３１􀆰 ８２

热量输出 －２２０􀆰 ２９ －４４􀆰 ３８

合计 １０８７􀆰 ６４ ２５８􀆰 ４９

Ａ、Ｂ ２ 套装置的能耗主要体现在电力、燃料气

以及蒸气等消耗上ꎮ 电力消耗主要用于动设备的电

力消耗ꎬ由于 Ａ 装置流程较 Ｂ 装置复杂ꎬ相应动设

备较多ꎬ进而电力消耗增加ꎮ Ａ 公司燃料气量较大ꎬ
这是因为 Ａ 装置加热炉为加氢脱硫塔、硫化氢汽提

塔及汽油稳定塔共用的重沸炉ꎬ燃料气消耗较大ꎻＢ

􀅰３５２􀅰
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装置加热炉仅为进料加热炉ꎬ且进加热炉前ꎬ进料已

经过换热ꎬ一定程度上降低了加热炉负荷ꎮ Ａ 装置

蒸气主要用于馏分分离ꎬ其中 ３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸气为轻重

汽油分馏塔提供热源ꎬ用于轻汽油与重汽油的分离ꎻ
１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸气为醚化分馏塔提供热源ꎬ用于醚化汽

油与甲醇及 Ｃ５ 馏分的分离ꎻ０􀆰 ４ ＭＰａ 蒸气为甲醇回

收塔提供热源ꎬ用于甲醇和水的分离ꎮ Ｂ 装置

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸气为汽油稳定塔提供热源ꎬ蒸气消耗较

低ꎮ 另外ꎬ对于 Ｂ 装置的氮气消耗ꎬ由于 ＦＣＣ 汽油

硫含量较低ꎬ实际再生烧焦风量较低ꎬ为确保再生器

内吸附剂正常流化吸附剂粉尘顺利带出ꎬ通过补充

氮气的方式提高线速ꎬ进而增加了氮气消耗ꎮ

３　 ２ 套装置的技术经济性对比分析

ＦＣＣ 汽油脱硫装置加工路线选择决定企业生

产清洁汽油的投入和成本ꎬ进而影响和同业竞争实

力ꎮ 借鉴汽油吸附脱硫装置的技术经济特性分

析[１２]ꎬ从装置原料成本、化工三剂、燃料动力、加工

成本、产品收入等角度对比分析 ２ 套装置的技术经

济性ꎬ主要指标见表 ５ꎮ 其中主要产品价格采用

２０２０—２０２２ 年市场均价ꎻ公用工程价格采用公司

生产成本ꎻ化工三剂等参考市场价格ꎻ催化裂化汽

油与汽油产品差价按 ２００ 元 / ｔ 计[１２] ꎻ辛烷值增益

７８ 元 / ｔꎮ
表 ５　 技术经济指标对比 元 / ｔ

项目 Ａ 装置 Ｂ 装置

原料成本 基准 基准－８６􀆰 １２

化工三剂 基准 基准－０􀆰 ８５

燃料动力 基准 基准－２３􀆰 ８６

加工成本① 基准 基准－２３􀆰 ６３

产品收入 基准 基准－１３４􀆰 １５

利润 基准 基准－２４􀆰 ４０

　 　 注:考虑固定成本ꎮ

由表 ５ 可以看出ꎬＡ 装置加工成本明显高于 Ｂ
装置ꎬ主要是由于①Ａ 装置燃料动力消耗较高ꎻ②Ａ
装置采用进口催化剂ꎬ催化剂采购成本较高ꎮ 目前ꎬ
Ａ 装置催化剂已实现国产化ꎬ一次性采购成本大幅

度降低ꎮ Ａ 装置产品收入低于 Ｂ 装置产品收入ꎬ但
Ａ 装置利润高于 Ｂ 装置利润ꎬ这是因为:Ａ 装置产品

收率略低于 Ｂ 装置产品收率ꎬ但 Ａ 装置轻汽油醚化

单元可将活性烯烃与甲醇反应转化醚化物ꎬ不仅将

低附加值甲醇转化为高附加值汽油ꎬ同时可提高汽

油产品的辛烷值ꎬ经济效益增加ꎮ

４　 结论

综上ꎬ在工业应用过程中ꎬ２ 种 ＦＣＣ 汽油脱硫工

艺均能满足企业汽油调和需要ꎬ但在实际运行过程

中各有优缺点ꎮ
(１)ＣＤＴＥＣＨ 工艺的技术核心是根据 ＦＣＣ 汽油

中烯烃及硫化物分布特点将 ＦＣＣ 汽油切割成轻、重
汽油ꎬ然后分别进行三段醚化、两段脱硫处理ꎻ Ｓ
Ｚｏｒｂ 工艺的技术核心基于吸附作用原理对汽油进

行脱硫ꎮ
(２)ＣＤＴＥＣＨ 工艺的关键操作轻、重汽油切割ꎬ

重汽油一段、二段脱硫深度ꎻＳ Ｚｏｒｂ 工艺的关键操作

调整反应温度及氢油比ꎬ控制烯烃加氢饱和副反应ꎮ
(３)与 ＣＤＴＥＣＨ 工艺比ꎬＳ Ｚｏｒｂ 工艺采用全馏

程一次通过工艺ꎬ不需要对组分进行分割ꎬ大幅度减

少分馏塔部分的能耗ꎬ进而装置能耗较低ꎮ
(４)与 Ｓ Ｚｏｒｂ 工艺比ꎬＣＤＴＥＣＨ 工艺基于催化

蒸馏技术的高效能优势ꎬ汽油产品的品质优、辛烷值

损失小及利润高ꎬ具有较好的应用性方法ꎮ
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