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劣质重油最大化生产芳烃组合工艺研究
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摘要:在当前炼化企业“油转化、油产化”的背景下ꎬ开发了劣质重油最大化生产芳烃组合工艺ꎬ可实现劣质催化裂化原料

最大化转化为 ＢＴＸ 等轻质芳烃ꎮ 该工艺是在双提升管催化裂化装置的基础上ꎬ通过重油提升管汽、柴油产品轻重分离ꎬ选择性

加氢裂化和第二提升管回炼富芳烃原料的方式实现最大化生产轻质芳烃ꎮ 以重油提升管加工量计ꎬ该工艺轻质芳烃收率可达

３０􀆰 １４％ꎬＢＴＸ 收率可达 ２１􀆰 ９４％ꎬ为传统炼油装置实现增产高附加值化工原料提供了新路径ꎮ
关键词:劣质重油ꎻＢＴＸꎻ芳烃ꎻ催化裂化ꎻ加氢ꎻ组合工艺
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　 　 近年来ꎬ受我国经济结构不断调整和新能源迅

速崛起等因素的影响ꎬ石油消费结构正在发生巨大

变化ꎬ石油类产品的市场需求逐渐放缓ꎬ国内成品油

消费增速由“十二五”期间年平均增长率 ５􀆰 ０％降至

“十三五”期间的年平均增长率 １􀆰 ３％[１]ꎮ 受新能源

汽车行业冲击ꎬ２０２４ 年中国汽油消费量下降至 １􀆰 ５２
亿 ｔꎬ降幅达 ２􀆰 ０％ꎻ柴油消费量下降至 １􀆰 ６８ 亿 ｔꎬ降
幅达 ６􀆰 ５％[２]ꎮ 未来ꎬ炼化企业进行产品结构调整ꎬ
实现由“炼油型”向“化工型”转变ꎬ仍将是其发展的

主旋律[３]ꎮ
催化裂化(ＦＣＣ)装置作为炼化企业重油轻质化

的重要装置之一ꎬ是炼化企业的效益核心ꎬ我国车用

汽油的 ７０％[４]、车用柴油的 ３０％[５]来自催化裂化装

置ꎮ ＦＣＣ 装置生产的汽、柴油产品中含有大量的芳

烃资源[６－７]ꎮ 而轻质芳烃作为重要的有机化工原

料ꎬ未来将保持稳步增长态势[８]ꎮ
在此背景下ꎬ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[９]的基础

上开发了劣质重油最大化生产芳烃组合工艺技术ꎬ
利用双提升管催化裂化工艺灵活多效的特点ꎬ采用

劣质重油为原料ꎬ深度挖潜 ＦＣＣ 装置所产汽、柴油

产品中的芳烃资源ꎬ最大化转化为 ＢＴＸ 等轻质芳

烃ꎬ为传统炼油装置“油产化”改造、增产高附加值

化工原料提供了新路径ꎮ

１　 劣质重油最大化生产芳烃组合工艺介绍

劣质重油最大化生产芳烃组合工艺流程如图 １
所示ꎬ工艺方案如下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

轻质原料ꎮ
(２)重油提升管生产的催化粗汽油经分离塔分

离得到轻汽油馏分和富含轻质芳烃的重汽油馏分ꎮ
(３)重油提升管生产的催化柴油(ＬＣＯ)经闪蒸

塔分离得到富含单环芳烃的 ＬＣＯ 轻馏分和富含双

环及三环芳烃的 ＬＣＯ 重馏分ꎮ
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(４)ＬＣＯ 重馏分经选择性加氢饱和ꎬ将部分双

环及三环芳烃转化为单环芳烃ꎬ得到加氢催化柴油

(ＨＬＣＯ)ꎮ
(５)重汽油馏分、ＬＣＯ 轻馏分和 ＨＬＣＯ 等轻质

原料进入第二提升管进行加工ꎬ最大化生产富含轻

质芳烃的汽油产品ꎮ
(６)第二提升管加工得到的富芳烃汽油去芳烃

抽提装置生产 ＢＴＸ 等轻质芳烃ꎬ得到的 ＬＣＯ 直接

进入加氢处理装置进行选择性加氢ꎮ

图 １　 劣质重油最大化生产芳烃组合工艺流程

该工艺以常规劣质重油为原料ꎬ针对重油提升

管生产的催化粗汽油和 ＬＣＯ 产品ꎬ通过闪蒸分离得

到富含单环芳烃的理想组分作为第二提升管生产

ＢＴＸ 等轻质芳烃的优质原料ꎻ通过选择性加氢处理

将富含双环及多环芳烃的非理性组分转变成理想组

分后再返回第二提升管ꎬ实现对芳烃资源的深度挖

潜ꎮ 此外ꎬ与 ＬＣＯ 直接加氢饱和相比ꎬ该工艺通过

ＬＣＯ 选择性切割和选择性加氢转化ꎬ可以实现降低

加氢装置负荷和加氢氢耗的目的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 ＦＣＣ 平衡剂ꎬ催化

剂主要性质如表 １ 所示ꎮ 试验所用 ＬＣＯ、ＨＬＣＯ 性

质如表 ２ 所示ꎮ 试验所用催化粗汽油性质如表 ３
所示ꎮ

表 １　 ＦＣＣ 平衡剂主要性质

项目 值

表观松密度 / (ｇ􀅰ｃｍ３) ６８

孔体积 / (ｃｍ３􀅰ｇ－１) ０􀆰 １３８

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) １３６

微反活性 / ％ ６８

金属含量 / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) 　

　 Ｎｉ ３４４６

　 Ｖ ３９０１

　 Ｆｅ ９４５７

　 Ｎａ １９２９

筛分组成(体积分数) / ％ 　

　 ２０~４０ μｍ １３􀆰 ２

　 ４０~８０ μｍ ４６􀆰 ７

　 >８０ μｍ ４０􀆰 １

表 ２　 ＬＣＯ、ＨＬＣＯ 主要性质

原料油 ＬＣＯ ＨＬＣＯ

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９４６􀆰 ９ ８８２􀆰 １

黏度(２０℃) / (ｍｍ２􀅰ｓ) ３􀆰 ６４６ —

元素组成(质量分数) / ％ 　 　

　 Ｃ ８９􀆰 ３４ ８５􀆰 １７

　 Ｈ ９􀆰 ３６ １０􀆰 ６７

　 Ｓ ０􀆰 ７６６ <０􀆰 ０１

　 Ｎ ０􀆰 ０３１ <０􀆰 ０１

族组成(质量分数) / ％ 　 　

　 链烷烃 １０􀆰 １１ ２１􀆰 ６２

　 环烷烃 ２􀆰 ９２ １１􀆰 ２５

　 芳烃 ８６􀆰 ９６ ６７􀆰 １３

　 其中:单环芳烃 ２５􀆰 ６８ ５２􀆰 ０２

　 　 　 双环芳烃 ５９􀆰 ８６ １４􀆰 ２３

　 　 　 三环芳烃 １􀆰 ４２ ０􀆰 ８８

馏程 / ℃ 　 　

　 ＩＢＰ ２０３ １３１

　 １０％ ２３１ １８１

　 ５０％ ２５２ ２３３

　 ９０％ ２９１ ２８７

　 ＦＢＰ ３０９ ３１２

表 ３　 催化粗汽油主要性质

原料油 催化粗汽油

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ７３３􀆰 ６

苯含量(体积分数) / ％ ０􀆰 ６８

Ｓ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ４９３

Ｎ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ６０

族组成(体积分数) / ％ 　

　 饱和烃 ４６􀆰 ３１

　 烯烃 ２５􀆰 ４７

　 芳烃 ２８􀆰 ２２

ＲＯＮ ９２􀆰 ６
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续表

原料油 催化粗汽油

馏程 / ℃ 　

　 ＩＢＰ ２４

　 １０％ ４０

　 ５０％ ９３

　 ９０％ １７３

　 ＦＢＰ ２００

２􀆰 ２　 试验装置

ＬＣＯ 及催化粗汽油切割试验采用中试蒸馏装

置ꎬ该装置为填料塔ꎬ总高约 ２􀆰 ５ ｍꎬ最大进料量为

５ ｋｇ / ｈꎮ 原料油切割期间ꎬ经预热炉对原料油加热

后ꎬ原料油气进入蒸馏塔ꎬ塔顶油气经冷却后收集

计量ꎬ塔底油抽出量由液位仪与塔底油抽出泵联

动控制ꎮ
催化裂化试验采用小型提升管中试装置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
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 Ａｇｉｌｅｎｔ６８９０ 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
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　 蒸馏切割中试试验

在中试蒸馏装置上ꎬ分别采用适宜的原料油预

热温度和塔内温度对 ＬＣＯ 及催化粗汽油进行切割ꎬ
得到的 ＬＣＯ 轻馏分、重馏分收率及主要性质如表 ４
所示ꎮ 得到的轻汽油馏分、重汽油馏分收率及主要

性质如表 ５ 所示ꎮ
表 ４　 ＬＣＯ 轻馏分、重馏分收率及主要性质

原料油
ＬＣＯ 轻馏分

(<２４０℃)
ＬＣＯ 重馏分

(>２４０℃)

收率(质量分数) / ％ １８􀆰 ２５ ８１􀆰 ７５

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８８４􀆰 ２ ９６２􀆰 ０

黏度(２０℃) / (ｍｍ２􀅰ｓ) １􀆰 ７２１ ４􀆰 ６２５

元素组成(质量分数) / ％ 　 　

　 Ｃ ８８􀆰 ７８ ８９􀆰 ３２

　 Ｈ １０􀆰 ０９ ９􀆰 １９

　 Ｓ ０􀆰 ３０７ ０􀆰 ８７５

　 Ｎ ０􀆰 ０２３ ０􀆰 ０３５

族组成(质量分数) / ％ 　 　

　 链烷烃 １６􀆰 ３７ ８􀆰 ７４

　 环烷烃 ５􀆰 １７ ２􀆰 ４３

　 芳烃 ７８􀆰 ４６ ８８􀆰 ８３

　 其中:单环芳烃 ６２􀆰 ２８ １７􀆰 ６５

　 　 　 双环芳烃 １６􀆰 １５ ６９􀆰 ４６

　 　 　 三环芳烃 ０􀆰 ０３ １􀆰 ７２

馏程 / ℃ 　 　

　 ＩＢＰ １４３ ２４０

　 １０％ １９０ ２４９

　 ５０％ ２１１ ２６３

　 ９０％ ２２３ ２９５

　 ＦＢＰ ２４３ ３１１

表 ５　 轻汽油馏分、重汽油馏分收率及主要性质

原料油 轻汽油馏分(<７５℃) 重汽油馏分(>７５℃)

收率(质量分数) / ％ ３３􀆰 ８８ ６６􀆰 １２

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ６５９􀆰 ４ ７９９􀆰 ９

苯含量(体积分数) / ％ １􀆰 １２ ０􀆰 ３６

Ｓ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ９９ ６６１

Ｎ / (ｍｇ􀅰ｋｇ－１) ２ ９４

族组成(体积分数) / ％ 　 　

　 饱和烃 ６２􀆰 ００ ３６􀆰 １８

　 烯烃 ３６􀆰 ３９ １９􀆰 ６６

　 芳烃 １􀆰 ６１ ４４􀆰 １６

ＲＯＮ ８７􀆰 ８ ９４􀆰 ２

馏程 / ℃ 　 　

　 ＩＢＰ ２３ ６９

　 １０％ ３１ ９９

　 ５０％ ４８ １３８

　 ９０％ ７１ １８３

　 ＦＢＰ ８０ ２０６
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　 　 从表 ４ 可以看出ꎬ以 ２４０℃为切割温度可以得

到质量分数 １８􀆰 ２５％的 ＬＣＯ 轻馏分和 ８１􀆰 ７５％的

ＬＣＯ 重馏分ꎮ 从族组成上看ꎬＬＣＯ 轻馏分饱和烃

(链烷烃＋环烷烃)质量分数可达 ２１􀆰 ５４％ꎬＬＣＯ 轻馏

分中芳烃以单环芳烃为主ꎬ质量分数为 ６２􀆰 ２８％ꎻ
ＬＣＯ 重馏分饱和烃质量分数仅为 １１􀆰 １７％ꎬ且 ＬＣＯ
重馏分中单环芳烃质量分数较低ꎬ为 １７􀆰 ６５％ꎬ而双

环及三环芳烃质量分数可达 ７１􀆰 １８％ꎮ 在该切割温

度下ꎬ能够较好地实现 ＬＣＯ 轻馏分富集饱和烃和单

环芳烃ꎬ重馏分富集双环及三环芳烃的目的ꎮ
从表 ５ 可以看出ꎬ以 ７５℃为切割温度可以得到

质量分数 ３３􀆰 ８８％的轻汽油馏分和 ６６􀆰 １２％的重汽

油馏分ꎮ 由于苯的沸点为 ８０􀆰 １℃ꎬ在该切割温度

下ꎬ轻汽油馏分中的芳烃仅为 １􀆰 ６１％ꎬ而重汽油馏

分中的芳烃质量分数可以达到 ４４􀆰 １６％ꎮ 可以认

为ꎬ采用该中试蒸馏装置能够实现汽油馏分的精准

切割ꎬ将芳烃富集于重汽油馏分中ꎮ
３􀆰 ２　 催化裂化中试试验

采用小型提升管中试装置上分别以 ＨＬＣＯ、
ＬＣＯ 轻馏分和重汽油馏分为原料ꎬ对其催化裂化性

能进行了考察ꎮ 提升管出口温度为 ５８０℃ꎬ反应压

力(表压)为 ０􀆰 １７ ＭＰａꎬ剂油比为 １５ꎬ反应时间为

３􀆰 ２ ｓꎮ 催化裂化试验的主要操作条件及产品分布

如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 催化裂化试验产品分布

　 ＣＨ－１ ＣＨ－２ ＣＨ－３

原料油 ＨＬＣＯ ＬＣＯ 轻馏分 重汽油馏分

产品分布(质量分数) / ％ 　 　 　

　 干气 　 ５􀆰 １７ 　 ５􀆰 ７０ 　 ５􀆰 ８４

　 液化气 １５􀆰 ５１ １２􀆰 ８１ １７􀆰 ５５

　 汽油 ４１􀆰 １２ ４２􀆰 ５５ ６０􀆰 ６０

　 柴油 ２４􀆰 ９９ ２４􀆰 ９３ ７􀆰 ３２

　 重油 ２􀆰 ５７ １􀆰 ２１ ０􀆰 １０

　 焦炭 １０􀆰 ６４ １２􀆰 ８０ ８􀆰 ５９

　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

汽油＋柴油收率 / ％ ６６􀆰 １１ ６７􀆰 ４８ ６７􀆰 ９２

总液收 / ％ ８１􀆰 ６２ ８０􀆰 ２９ ８５􀆰 ４７

从表 ６ 中可以看出ꎬ在试验条件下ꎬＨＬＣＯ、ＬＣＯ
轻馏分和重汽油馏分 ３ 种反应原料均能达到汽油＋
柴油收率 ６５％以上ꎬ总液收 ８０％以上ꎮ 此外ꎬ在相

同的反应条件下ꎬＬＣＯ 轻馏分表现出了与 ＨＬＣＯ 相

似的裂化性能ꎬ ＬＣＯ 轻馏分裂化后总液收达到

８０􀆰 ２９％与 ＨＬＣＯ 相差不大ꎬ汽油 ＋柴油收率达到

６７􀆰 ４８％高于 ＨＬＣＯ 的 ６６􀆰 １１％ꎮ 说明由于切割分离

使 ＬＣＯ 轻馏分中富集了较多的饱和烃及单环芳烃

等易裂解组分ꎬ裂化性能得到了明显改善ꎮ
为了进一步考察 ＨＬＣＯ、ＬＣＯ 轻馏分和重汽油

馏分裂化生产 ＢＴＸ 等轻质芳烃的能力ꎬ对其裂化后

汽油产品的芳烃组成及含量进行了分析ꎬ对催化裂

化试验芳烃产率进行了计算ꎬ结果如表 ７ 所示ꎮ
表 ７　 催化裂化试验汽油芳烃及产率

　 ＣＨ－１ ＣＨ－２ ＣＨ－３

原料油 ＨＬＣＯ ＬＣＯ 轻馏分 重汽油馏分

汽油产率 / ％ ４１􀆰 １２ ４２􀆰 ５５ ６０􀆰 ６０

汽油芳烃含量(质量分数) / ％ ９１􀆰 ５１ ９３􀆰 １１ ８７􀆰 ３３

　 苯 ４􀆰 ６８ ４􀆰 １３ ４􀆰 ６２

　 甲苯 ２７􀆰 １９ ２２􀆰 ３１ ２９􀆰 ０９

　 二甲苯 ３４􀆰 ０９ ３５􀆰 ３４ ３５􀆰 ５０

　 其他 ２５􀆰 ５５ ３１􀆰 ３３ １８􀆰 １２

　 ＢＴＸ ６５􀆰 ９６ ６１􀆰 ７８ ６９􀆰 ２１

芳烃产率 / ％ ３７􀆰 ６３ ３９􀆰 ６２ ５２􀆰 ９２

　 苯 １􀆰 ９２ １􀆰 ７６ ２􀆰 ８０

　 甲苯 １１􀆰 １８ ９􀆰 ４９ １７􀆰 ６３

　 二甲苯 １４􀆰 ０２ １５􀆰 ０４ ２１􀆰 ５１

　 其他 １０􀆰 ５１ １３􀆰 ３３ １０􀆰 ９８

ＢＴＸ 产率 / ％ ２７􀆰 １２ ２６􀆰 ２９ ４１􀆰 ９４

从表 ７ 中可以看出ꎬ在试验条件下ꎬ裂化生成汽

油产品中的芳烃均能达到较高水平ꎬ为 ９０％左右ꎬ
汽油中 ＢＴＸ 质量分数可以达到 ６０％以上ꎬ其中含量

最高的为附加值较高的二甲苯ꎮ 通过计算ꎬＨＬＣＯ
和 ＬＣＯ 轻馏分单程裂化后的芳烃产率分别为

３７􀆰 ６３％和 ３９􀆰 ６２％ꎬ ＢＴＸ 产率分别为 ２７􀆰 １２％ 和

２６􀆰 ２９％ꎮ 重汽油馏分单程裂化后的芳烃产率和

ＢＴＸ 产率相对较高ꎬ分别为 ５２􀆰 ９２％和 ４１􀆰 ９４％ꎮ
３􀆰 ３　 组合工艺物料衡算

采用某炼厂以最大总液收为目标的重油催化裂

化工艺产品分布数据为基础ꎬ结合 ＨＬＣＯ、ＬＣＯ 轻馏

分、催化重汽油小型提升管中试试验的产品分布数

据和芳烃收率ꎬ按照本文中所述劣质重油最大化生

产芳烃组合工艺ꎬ对重油提升管生产的 ＬＣＯ 轻馏分

和催化重汽油回炼至第二提升管ꎬ对重油提升管生

产的 ＬＣＯ 重馏分和第二提升管生产的 ＬＣＯ 先加氢

处理后回炼至第二提升管ꎬ重油提升管加工量以

１００ 万 ｔ / ａ 计ꎬ预测组合工艺的产品分布和芳烃产
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率ꎬ预测结果如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 组合工艺产品分布及芳烃产率

项目
重油催化

裂化工艺
组合工艺

重油提升管 重油 重油

第二提升管 — ＨＬＣＯ、ＬＣＯ 轻馏分、
催化重汽油

重油提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) １００ １００

第二提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) — ６８􀆰 ８９

产品分布(质量分数) / ％ 　 　

　 干气 　 ２􀆰 ５７ 　 ６􀆰 ３７

　 液化气 １０􀆰 ５０ ２１􀆰 ７１

　 汽油 ４８􀆰 １６ ５０􀆰 ９１

　 　 其中轻质芳烃 １３􀆰 ５９ ３０􀆰 １４

　 柴油 ２５􀆰 ４６ ０􀆰 ００

　 重油 ７􀆰 ７９ ８􀆰 ７１

　 焦炭 ５􀆰 ５２ １２􀆰 ３０

　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

芳烃收率 / ％ — ３０􀆰 １４

ＢＴＸ 收率 / ％ — ２１􀆰 ９４

从表 ８ 可以看出ꎬ劣质重油最大化生产芳烃组

合工艺中 ＬＣＯ 不出装置ꎬ直接或间接作为第二提升

管生产芳烃的原料ꎬ汽油产品的 ６０％左右为轻质芳

烃产品ꎮ 采用该工艺能够显著压减汽、柴油产品收

率ꎬ深度挖潜了催化汽、柴油中的芳烃资源ꎬ组合工

艺轻质芳烃收率可达 ３０􀆰 １４％ꎬ ＢＴＸ 收率可达

２１􀆰 ９４％ꎮ 此外ꎬ通过优化第二提升管原料进料位

置ꎬ使第二提升管的原料分别匹配最大化生产芳烃

的工艺条件ꎬ还可进一步提高该工艺的芳烃收率ꎮ

４　 结论

开发劣质重油最大化生产芳烃组合工艺ꎬ通过

优化的切割分离方案和工艺路线ꎬ将双提升管催化

裂化与加氢处理等重油轻质化装置转变为“油产

化”装置ꎬ实现劣重油原料低成本生产高附加值化

工产品ꎬ是对传统炼油装置的重新赋能和对重质原

料直接生产芳烃技术路线的有效开拓ꎬ在目前炼油

产业结构由“炼油型”向“化工型”转变调整的背景

下ꎬ具有广阔的市场应用前景ꎮ

参考文献

[１] 张超然.炼油企业压减柴油措施的应用及展望[ Ｊ] .石油炼制与

化工ꎬ２０２２ꎬ５３(８):１６－２０.

[２] 孔劲媛ꎬ高鲁营ꎬ张虹雨ꎬ等.中国成品油市场 ２０２４ 年回顾与

２０２５ 年展望[Ｊ] .国际石油经济ꎬ２０２５ꎬ３３(３):６７－７４ꎬ９３.

[３] 孙仁金ꎬ孙悦ꎬ于楠ꎬ等.２０２２ 年中国成品油行业运行特点分析与

２０２３ 年展望[Ｊ] .现代化工ꎬ２０２３ꎬ４３(７):１－７.

[４] 李鹏ꎬ任晔ꎬ陈学峰.中国石化催化裂化装置运行状况分析[ Ｊ] .

石油炼制与化工ꎬ２０２２ꎬ５３(１):５３－５９.

[５] 余立公.催化裂化装置采用 ＬＴＡＧ 工艺回炼不同物料的效果[Ｊ] .

石油炼制与化工ꎬ２０２３ꎬ５４(６):１８－２５.

[６] 李经球ꎬ孔德金.汽油重组分制芳烃的生产策略与技术进展[ Ｊ] .

石油化工ꎬ２０２３ꎬ５２(３):２８１－２８７.

[７] 许双辰ꎬ任亮ꎬ杨平ꎬ等.催化裂化柴油选择性加氢裂化生产高辛

烷值汽油或轻质芳烃原料的 ＲＬＧ 技术开发和应用[ Ｊ] .石油炼

制与化工ꎬ２０２１ꎬ５２(５):１－７.

[８] 史君ꎬ李振忠ꎬ娄阳.“减油增化”背景下ꎬ芳烃产业链技术路径发

展探析[Ｊ] .当代石油石化ꎬ２０２３ꎬ３１(５):１－５.

[９] 孟凡东ꎬ常剑ꎬ王龙延ꎬ等.催化裂化低温接触大剂 / 油比理论与

工艺开发[Ｊ] .石油学报:石油加工ꎬ２０１０ꎬ２６(Ｓ１):４１－５０.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２２７ 页)
[１７] Ｚｈｕ ＺꎬＸｕ ＹꎬＬｉ Ｈꎬｅｔ ａｌ.Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｉｓｏｐｒｏｐｙｌ ａｌｃｏｈｏｌ ａｎｄ ｉｓｏｐｒｏ￣

ｐｙｌ ｅｔｈｅｒ ｗｉｔｈ ｉｏｎｉｃ ｌｉｑｕｉｄｓ ａｓ ｅｘｔｒａｃｔａｎｔ ｂａｓｅｄ ｏｎ ｑｕａｎｔｕｍ ｃｈｅｍｉ￣
ｃａｌ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｌｉｑｕｉｄ￣ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔ[ Ｊ] .Ｓｅｐａ￣
ｒａｔｉｏｎ ａｎｄ Ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ２０２０ꎬ２４７:１１６９３７.

[１８] Ｗａｎｇ ＳꎬＬｉｕ ＪꎬＨｅｍｂｒｅ Ｒꎬｅｔ ａｌ. Ｌｉｑｕｉｄ－ ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ ｉｏｎｉｃ
ｌｉｑｕｉｄｓ－ｗａｔｅｒ－ａｃｅｔｉｃ ａｃｉｄ ｍｉｘｔｕｒｅｓ[Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ ＆ Ｅｎ￣
ｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｄａｔａꎬ２０１７ꎬ６２(２):６５３－６６４.

[１９] Ｚｈａｎｇ Ｙ ＱꎬＺｈａｎｇ Ｑ ＱꎬＸｉｎ Ｈꎬｅｔ ａｌ.ＣＯＳＭＯ￣ＲＳ ｐｒｅｄｉｃｔｉｏｎꎬｌｉｑｕｉｄ￣
ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔ ａｎｄ ｑｕａｎｔｕｍ ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ
ｆｏｒ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｎ￣ｂｕｔａｎｏｌ ａｎｄ ｎ￣ｈｅｐｔａｎｅ ｓｙｓｔｅｍ ｕｓｉｎｇ ｉｏｎｉｃ
ｌｉｑｕｉｄｓ[Ｊ] .Ｔｈｅ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｔｈｅｒｍｏｄｙｎａｍｉｃｓꎬ２０２２ꎬ１６７:
１０６７１９.

[２０] Ｗｅｎ ＧꎬＧｅｎｇ ＸꎬＢａｉ Ｗꎬｅｔ ａｌ. Ｔｅｒｎａｒｙ ｌｉｑｕｉｄ￣ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｆｏｒ
ｓｙｓｔｅｍｓ ｃｏｎｔａｉｎｉｎｇ (ｄｉｍｅｔｈｙｌ ｃａｒｂｏｎａｔｅ ｏｒ ｍｅｔｈｙｌ ａｃｅｔａｔｅ＋ｍｅｔｈａｎｏｌ＋

１￣ｍｅｔｈｙｌｍｉｄａｚｏｌｅ ｈｙｄｒｏｇｅｎ ｓｕｌｆａｔｅ) ａｔ ２９８. １５ Ｋ ａｎｄ ３１８. １５ Ｋ

[Ｊ] .Ｔｈｅ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｔｈｅｒｍｏｄｙｎａｍｉｃｓꎬ２０１８ꎬ１２１:４９－５４.
[２１] Ｇａｏ ＪꎬＭａ ＹꎬＺｈａｎｇ Ｌꎬｅｔ ａｌ.Ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔ ａｎｄ ｃｏｒｒｅｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｐｈａｓｅ

ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｆｏｒ ｔｅｒｎａｒｙ ｓｙｓｔｅｍｓ ｏｆ ｗａｔｅｒ ＋ ( ｅｔｈａｎｏｌ / １￣ｐｒｏｐａｎｏｌ) ＋ １￣
ｄｅｃｙｌ￣３￣ｍｅｔｈｙｌｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ ｂｉｓ ( ｔｒｉｆｌｕｏｒｏｍｅｔｈｙｌｓｕｌｆｏｎｙｌ) ｉｍｉｄｅ ａｔ
２９８􀆰 １５ Ｋ[Ｊ] .Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａꎬ２０１６ꎬ４２７:３４０－３４４.

[２２] Ｌｕ Ｔꎬ Ｃｈｅｎ Ｆ. Ｍｕｌｔｉｗｆｎ: Ａ ｍｕｌｔｉｆｕｎｃｔｉｏｎａｌ ｗａｖｅｆｕｎｃｔｉｏｎ ａｎａｌｙｚｅｒ
[Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｏｍｐｕｔａｔｉｏｎａｌ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙꎬ２０１２ꎬ３３(５):５８０－５９２.

[２３] Ｌｕ Ｔ. Ａ ｃｏｍｐｒｅｈｅｎｓｉｖｅ ｅｌｅｃｔｒｏｎ ｗａｖｅｆｕｎｃｔｉｏｎ ａｎａｌｙｓｉｓ ｔｏｏｌｂｏｘ ｆｏｒ
ｃｈｅｍｉｓｔｓꎬＭｕｌｔｉｗｆｎ[Ｊ] .Ｔｈｅ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｐｈｙｓｉｃｓꎬ２０２４ꎬ１６１
(８):２５０３.

[２４] Ｈｕｍｐｈｒｅｙ ＷꎬＤａｌｋｅ ＡꎬＳｃｈｕｌｔｅｎ Ｋ.ＶＭＤ:Ｖｉｓｕａｌ ｍｏｌｅｃｕｌａｒ ｄｙｎａｍ￣
ｉｃｓ[Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｍｏｌｅｃｕｌａｒ Ｇｒａｐｈｉｃｓꎬ１９９６ꎬ１４(１):３３－３８.

[２５] Ｌｕ ＴꎬＣｈｅｎ Ｑ.Ｉｎｄｅｐｅｎｄｅｎｔ ｇｒａｄｉｅｎｔ ｍｏｄｅｌ ｂａｓｅｄ ｏｎ Ｈｉｒｓｈｆｅｌｄ ｐａｒｔｉ￣
ｔｉｏｎ:Ａ ｎｅｗ ｍｅｔｈｏｄ ｆｏｒ ｖｉｓｕａｌ ｓｔｕｄｙ ｏｆ ｉｎｔｅｒａｃｔｉｏｎｓ ｉｎ ｃｈｅｍｉｃａｌ ｓｙｓ￣
ｔｅｍｓ[ Ｊ] . Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｏｍｐｕｔａｔｉｏｎａｌ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙꎬ２０２２ꎬ４３(８):５３９－

５５５.■

􀅰２３２􀅰


