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连续催化重整加工催化裂解汽油抽余油可行性工艺计算

李 雪
中石化（天津）石油化工有限公司 天津 300270

摘� 要：本文在一系列工艺计算的基础上针对使用催化裂解汽油作为催化重整装置原料进行了可行性分析，并提

出了重整装置加工催化裂解抽余油的过程控制方案。同时从炼油厂全流程优化的角度将催化裂解抽余油加工方向由去

乙烯裂解装置作为裂解料或调和汽油改为进入催化重整装置进行深度加工，进而生产三苯等高附加值产品，实现中间

产品加工路线的优化。
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1 引言

催化重整是石油炼制主要过程之一,所谓重整就是把
原料油分子的结构进行重新排列。催化重整是以石脑油

为原料，在一定反应条件和催化剂的作用下，原料烃分

子结构重新排列，进行环烷烃脱氢和烷烃脱氢环化及异

构化等反应，生产高辛烷值汽油组分或芳烃（BTX）及
副产氢气的工艺过程。

由于石脑油原料短缺在一定程度上制约了我国催化

重整的发展，如何扩大和优化催化重整装置原料已成为

发展催化重整工艺的关键。

目前来看，催化重整装置原料除直馏石脑油外，还

有加氢裂化和加氢改质石脑油，以及经加氢处理后的焦

化石脑油和减黏裂化石脑油，乙烯裂解抽余油和加氢后

的催化裂化重石脑油馏分等[1]。

天津石化公司原计划新建300万吨/年 RTC 催化裂解
装置，原料为常减压装置来的3#减二线、固定床加氢装
置的加氢重油组成的混合重油。主要产品为干气、液化

气、裂解汽油、轻柴油、重柴油和油浆。

其中裂解汽油C6～C8组分进入新建芳烃抽提装置加
工，按照目前公司加工方案，其抽余油组分将去乙烯裂

解装置作为裂解料或调和汽油。催化裂解抽余油族组成

预测分析见表1。
表1 催化裂解抽余油族组成预测分析

组成 P N A
C6 23.91 5.66 0
C7 28.84 10.30 0
C8 18.35 4.20 0
C9 7.08 1.66 0
合计 78.18 21.82 0

催化裂解抽余油中的环烷烃含量达到20%以上，作
为优质重整料的环烷烃进入乙烯装置裂解比较浪费；同

时此股抽余油因经过裂解汽油加氢装置的加工精制，其

硫、氮、烯烃、重金属等杂质以及C5-轻烃和干气已完
全脱除，其物料杂质性质可参考乙烯裂解抽余油杂质性

质。因此建议将催化裂解抽余油先送至预加氢单元除杂

后再送至连续重整装置进行深度加工，生产三苯等高附

加值产品以提高产品经济性。

2 装置简介

2.1  重整抽提装置
重整抽提装置以3#常减压装置生产的直馏重石脑

油、2#加氢裂化装置生产的加氢裂化重石脑油和乙烯装
置生产的加氢乙烯裂解汽油（C6～C8馏分）为原料，设
计加工能力为100万吨/年，于2009年12月投产。本装置连
续重整单元采用UOP第三代超低压连续重整工艺成套专
利技术，UOP提供催化剂再生单元参考工艺包（主要采
用ChlorsorbTM氯吸收相关资料），重整催化剂采用石科
院（RIPP）研制开发的PS-Ⅵ催化剂；抽提蒸馏单元采用
石科院开发的抽提蒸馏技术，以环丁砜为溶剂分别将重

整C6/C7馏分油和乙烯C6/C7馏分油中的芳烃抽出，重整
抽余油作为乙烯裂解料送往乙烯装置，乙烯抽余油经预

处理后进重整反应系统。主要生产苯、甲苯、混合二甲

苯和高辛烷值汽油调合组分C9+馏分油，副产重整氢气、
C5馏分油、抽余油、液化石油气、燃料气等。

2.2  催化裂解装置
催化裂解装置反应部分采用中国石化股份有限公司

石油化工科学研究院（以下简称石科院）和中国石化工

程建设有限公司（以下简称 SEI）联合开发的以重质烃为
原料、以丙烯为主要目的产品、副产轻芳烃的高效催化

裂解（Resid To Chemicals, 简称 RTC）技术，催化剂为与
RTC 工艺配套设计的专用分子筛催化剂；再生部分采用
SEI 开发的烧焦罐+稀相管的完全再生技术；能量回收机
组采用两套烟气轮机-轴流风机-发电机/电动机并联操作
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的方式。再生烟气脱硝部分采用 SCR 脱硝技术，再生烟
气脱硫除尘部分暂选用湿法洗涤技术。其主要产品为干

气、液化气、裂解汽油、轻柴油、重柴油和油浆。

3 工艺计算

按照重整原料芳潜计算公式计算，表6-9中的抽余油
族组成芳潜含量仅为20.48%，因其不含芳烃，因此芳潜
较直馏重石脑油低，将会降低重整进料中的芳潜。

目前公司已变更全流程加工方案，重整综合进料除

包含26.04万吨/年的催化裂解抽余油以外，还包含直馏重
石脑油26.64万吨/年、加氢裂化重石脑油32.96万吨/年、
乙烯裂解抽余油14.29万吨/年，共计100万吨/年。
综合各进料各组分的质量流量，不计预加氢含硫石

脑油和含硫干气的损失，重整预测进料族组成见表2，并
与2023年10月重整进料表3作出对比（重整进料不包括乙
烯抽余油）。

表2 重整进料预测族组成%

组成 P N A 合计 芳潜计算

C5 0.18 0.05 0.00 0.23 
C6 16.77 8.81 0.38 25.96 8.38 
C7 17.59 11.41 1.52 30.52 12.37 
C8 13.57 7.99 2.13 23.70 9.54 
C9 8.32 5.78 1.11 15.20 6.44 

C10+ 3.52 0.64 0.23 4.39 0.74 
合计 59.95 34.67 5.38 100.00 37.46 

表3 2023年10月重整进料族组成%

组成 P N A 合计 芳潜计算

C5 0.18 0.36 0.00 0.54 
C6 11.73 6.87 0.55 19.15 6.93 
C7 16.14 10.38 2.60 29.11 12.34 
C8 16.23 7.18 3.33 26.74 10.13 
C9 10.76 6.71 1.10 18.57 7.49 

C10+ 4.49 0.94 0.45 5.88 1.35 
合计 59.54 32.43 8.04 100.00 38.24

按照重整原料芳潜计算公式计算，预测重整进料芳

潜相当，略低于现阶段无乙烯抽余油的重整进料。各碳

数芳潜与现重整进料有所不同，C6芳潜要比2023年10月
高、C7芳潜相当、C8+芳潜相比较低。
4 可行性分析

苯产品原理上的收率可以与C6芳潜含量对应，但甲
苯、C8A、C9A以及抽余油的收率无法直接与各碳数的芳
潜含量作出线性对比关系，需要在同一反应模型下计算

出如经验转化率等经验系数来进行计算预测。

4.1  三苯产品分析
以现阶段重整反应苛刻度以及催化剂性能作为基

准，以2023年10月各碳数原料芳潜与反应产物芳烃含量
比值作为各碳数反应转化率参考，即苯转化率、甲苯转

化率、C8A转化率、C9A转化率分别计算。
如2023年10月苯的经验反应转化率 = 苯产量/原料苯

芳潜 = 99.14%，根据此转化率预测新重整进料的苯产量
为苯芳潜*反应转化率 = 99.14%*8.38 = 8.31t/h，对重整进
料收率为8.31/119 = 6.98%，具体结果如表4。

表4 三苯经验产量和收率

项目 经验反应转化率% 产量t/h 对重整进料收率%

苯 99.14 8.31 6.98 
甲苯 145.53 18.00 15.13 
二甲苯 217.28 20.73 17.42 
C9芳烃 194.23 13.93 11.71 

该结果与目前重整反应产物收率大致相同，其中苯收

率略有上升，C9芳烃收率有所下降，下游各加工单元也不
会因此增加加工负荷，不必进行投资改造。从三苯产品结

构角度分析，变更后的重整进料增加了产品经济性。

4.2  抽余油产品分析
根据2 0 2 1年 1月～2 0 2 3年1 0月重整抽提原料与

（C6C7）抽提进料经验系数计算，即产品中抽提进料质
量流量与重整原料中C6C7组分质量和的0.85倍相当。抽
提进料质量流量为66.93t/h*0.85 = 56.89t/h，其中包含了
抽余油、苯、甲苯，则抽余油质量流量为56.89-8.31-18 = 
30.58t/h，对应重整进料的收率为25.69%。
抽提进料负荷率超过了设计值（52t/h）109.4%，该

抽提单元在2020年大修期间进行过扩能改造，其抽提蒸
馏单元三台塔的塔盘均进行过更换，其中抽提蒸馏塔塔

盘开孔率达到22%，若继续提高加工量可能会对抽提单元
产品质量以及系统稳定性造成影响，需要进一步核算扩

能改造的可行性。

抽余油的产量超过了设计值28.087t/h，负荷率为
108.8%；按非芳烃蒸馏塔回流比0.4计算，则非芳烃蒸馏
塔塔顶回流泵实际流量为42.8t/h，未超过45.5t/h的额定流
量，具有可行性。

5 过程管控方案

根据物料计算结果，重整装置加工催化裂解抽余油的

方案具有可行性，需要做到以下措施对装置进行管控。

（1）抽提蒸馏单元届时可能达到扩能后设计负荷率
的108.8%，达到原设计负荷率的119%，需要特别关注
贫、富溶剂泵的负载，避免电机过载。

（2）为保证抽提蒸馏单元正常运行，需要加大环丁
砜溶剂的置换频率以及溶剂净化速率以提高溶剂品质，

进而提高抽提效率及产品收率。
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（3）变更后的重整进料，总芳潜数略降而环烷烃上
升，C8-烷烃含量上升、C8+烷烃及总含量下降，在相同
的反应可刻度和催化剂活性下，预计环烷脱氢反应和烷

烃脱氢环化反应可能会增加，而裂化反应以及氢解反应

可能会降低，会增加氢气产量和纯氢产率。需要专业的

软件对反应环境进行模拟计算，评估氢气产量，对现有

再接触及离心机组是否满足工况需求进行评价，必要时

需要进行改造。

（4）变更重整进料后，吸热反应增多，各段反应器
尤其是一反温降会大幅上升，需要重新评估四合一加热

炉以及重整进料换热器的热负荷是否满足反应需求。

（5）变更重整进料后，苯产量上升、重整抽余油产
量上升，需要关注相关空冷后温度是否满足需求，夏季

高温时可能需要开启水喷淋等辅助冷却措施。

（6）变更重整进料后，因裂化反应等催化剂酸性中
心为核心的反应有所变化，需要重新评估注氯量，以适

应新的反应环境。

（7）因为有新的重整进料加入，其掺炼比例较大且
与被替换进料族组成差距较大，装置需要重新编写进料

中断应急预案，以避免装置在中断催化裂解抽余油、替

换回直馏重石脑油后对催化剂及反应器造成影响。

（8）催化裂解抽余油因其已经过加氢精制，因此各
项杂质均满足重整进料，但与乙烯裂解抽余油必须进预

加氢反应器原因相同，其来源工艺为芳烃抽提，该装置

需定时或根据工况注入含硅消泡剂，硅油会对重整催化

剂造成永久性中毒。因此催化裂解抽余油必须进入预加

氢反应器，但理论上，不会增加预加氢反应的苛刻度。

（9）在开始加工催化抽余油过程中，必须缓慢置换预
加氢的直馏重石脑油，避免对重整反应造成过多的波动。

6 结束语

扩大催化重整原料来源，一直是各类形式催化重整

装置的重要命题，也是催化重整今后发展的重要方向，

即将更多种、更多样的原料可以通过优化重整催化剂、

重整反应工艺等形式更好地进行重整反应，从而为工厂

提供更多的氢气来源，将更多的石脑油组分转化为芳烃

以及高辛烷值汽油组分，进而更好地实现连续重整装置

“炼油-化工转换器”的功能。
本文提到的RTC催化加氢汽油抽余油是RTC催化裂解

工艺的产品，该工艺核心功能就是“油转化”，提高烯

烃和芳烃产率的同时减少传统汽柴油产率。催化裂解抽

余油若送入乙烯裂解或直接调和汽油均会增加汽油池的

产量，与“油转化”的宗旨相悖。而送入重整反应会有

效降低汽油等油品产量，增加各类芳烃产品，提高工厂

经济效益，也有助于催化重整装置增加原料多样性并提

高其在炼厂总流程的重要性。
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