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摘要:在流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中建立石脑油分离隔壁塔模拟流程ꎬ利用传统石脑油分离两塔流程工艺参数作为初值ꎬ
使用单因素变量法对隔壁塔工艺参数进行调整和优化ꎮ 研究隔壁塔内主要操作和结构参数ꎬ如隔板位置、气液分配比、公共精

馏段塔板数和提馏段塔板数对于隔壁塔能耗的影响ꎮ 同时ꎬ研究了进料组成变化对于隔壁塔性能的影响ꎮ
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　 　 石脑油(ｎａｐｈｔｈａ)是石油产品之一ꎬ又叫化工轻

油ꎬ是以原油或其他原料加工生产的用于化工原料

的轻质油ꎬ主要用作重整和化工原料ꎮ 拓宽石脑油

下游产品市场及开发新的石脑油深加工方案可有效

提高石脑油利用度及附加值[１]ꎮ 石脑油主要由正

构烷烃、异构烷烃、环烷烃和芳香烃构成ꎬ主要有催

化重整原料、蒸汽裂解制乙烯原料和汽油调和组分

３ 种用途ꎮ 一般情况下ꎬ对蒸汽裂解制乙烯原料ꎬ正
构烷烃是理想的原料ꎻ对重整原料ꎬ环烷烃和芳香烃

是理想的原料ꎻ对汽油调和组分ꎬ部分异构烷烃由于

其较高抗爆指数和较低的密度ꎬ是理想的清洁汽油

调和组分ꎮ 通过有效的分离过程ꎬ可以实现石脑油

的优化利用[２]ꎮ
炼厂内通过蒸馏分离方法对石脑油进行轻重组

分的切割ꎬ进而对分离出的各馏分段进行深加工ꎮ
目前ꎬ石脑油主要切割为 ３ 段:Ｃ５ 以上作为液化石

油气或裂解制乙烯的原料ꎻＣ６ ~ Ｃ８ 作为芳烃抽提或

重整原料ꎻＣ９ 以上则用于汽油调和等用途ꎮ 其中ꎬ
在切割过程中提高 Ｃ６ ~ Ｃ８ 馏分段的芳烃含量及产

率有助于提高石脑油的经济效益[３]ꎮ
目前ꎬ使用蒸馏方法切割石脑油主要为单塔侧

采式和两塔序贯式 ２ 种[４]ꎮ 单塔侧采流程塔顶和塔
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釜分别采出 Ｃ５ 以上轻组分和 Ｃ９ 以下重组分ꎬ而塔

中侧线采出 Ｃ６ ~ Ｃ８ 组分ꎮ 单塔侧采流程虽然设备

简单ꎬ但 Ｃ６ ~ Ｃ８ 中芳烃收率较低ꎬ产品附加值较低ꎮ
两塔序贯流程的切轻塔塔顶主要采出 Ｃ５ 以上轻组

分ꎻ主分离塔的 Ｃ６ ~ Ｃ８ 组分从塔顶采出ꎬ而 Ｃ９ 以下

重组分从塔釜采出ꎮ 两塔序贯式流程可以实现 ３ 个

馏分段的精确分离ꎬ是目前主流的芳烃抽提原料石

脑油分离的主要形式ꎬ但两塔序贯流程较单塔侧采

流程相对复杂ꎬ能耗也会有所提高ꎮ
隔壁塔是在普通精馏塔内设置一个垂直隔壁ꎬ

将精馏塔分为 ４ 个部分ꎬ分别为隔壁上部的公共精

馏段、隔壁下部的公共提馏段、隔壁左侧的预分离段

和隔壁右侧的中间采出段ꎮ 隔壁塔是一种通过流程

和设备集成而实现精馏分离集约化的先进精馏技

术[５]ꎮ 以 ３ 种物质清晰分割为例ꎬ普通分离方法

为只能通过两塔序贯分离ꎬ而 １ 座隔壁塔则可实

现上述过程ꎮ 隔壁塔(ＤＷＣ)是一种完全经过验证

的技术ꎬ在节省设备投资和操作能耗方面的优势

明显[６] ꎮ
本文中主要研究了隔壁塔用于分离石脑油的可

行性及其优化过程ꎮ 在流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中
分别建立石脑油分离隔壁塔模拟流程ꎬ利用传统石

脑油分离两塔流程工艺参数作为初值ꎬ使用单因素

变量法对隔壁塔工艺参数进行调整和优化ꎮ 研究隔

壁塔内主要操作和结构参数ꎬ如隔板位置、气液分配

比、预分离段塔板数、公共精馏段塔板数和提馏段塔

板数对于隔壁塔能耗的影响ꎮ 同时ꎬ研究了进料组

成变化对于隔壁塔性能的影响ꎮ

１　 原料与分离要求

研究所用原料为作为芳烃抽提原料的某炼厂常

压塔塔顶采出石脑油ꎮ 为了减少芳烃抽提溶剂的消

耗以及降低芳烃抽提系统负荷和能耗ꎬ通过精馏方

式对石脑油进行切割ꎬ脱除原料中的 Ｃ５ 以上的轻组

分和 Ｃ９ 以下的重组分ꎬ仅将富含芳烃的 Ｃ６ ~ Ｃ８ 馏

分段进行芳烃抽提使用ꎮ 对于石脑油的切割要求ꎬ
Ｃ５ 以上的轻组分的苯质量分数要少于 １％ꎬＣ９ 以下

的重组分中 Ｃ８ 芳烃质量分数小于 ０􀆰 ５％ꎬ同时要求

Ｃ６ ~Ｃ８ 馏分段的收率要低于 ７５％ꎮ
由于石脑油组分繁多ꎬ在流程模拟时对其进行

全组分分析是不太现实的ꎬ而使用剩余曲线进行虚

拟组分模拟又不能体现分离要求内对于组分的要

求ꎮ 所以ꎬ在本研究中使用物料集总方法对原料进

行组分简化处理ꎮ 将原料进行色谱分析后ꎬ按照碳

数将原料组分进行分类集总ꎬ同时将同碳数组分分

为异构烷烃( ｉＰ)、正构烷烃(ｎＰ)、环烷烃(ＣＰ)和芳

烃(Ａ)ꎮ 按照生产要求ꎬ进料中 Ｃ５ 以上的轻组分ꎬ
Ｃ６ ~Ｃ８ 中间组分和 Ｃ９ 以下的重组分经过集总后组

分组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 进料的集总组分组成

项目
质量分

数 / ％
组分代表 项目

质量分

数 / ％
组分代表

Ｃ２ ０􀆰 ００４ 乙烷 ｎＣ８ ４􀆰 ９８５ 正辛烷

Ｃ３ ０􀆰 ０５４ 丙烷 ＣＣ８ ４􀆰 ２３１ 乙基环己烷

ｉＣ４ ０􀆰 ０８８ 异丁烷 ＡＣ８ ５􀆰 ８９４ 间二甲苯

ｎＣ４ ０􀆰 ３５１ 正丁烷 ｉＣ９ ４􀆰 ７０５ ３－甲基辛烷

ｉＣ５ ０􀆰 ８７８ 异戊烷 ｎＣ９ ４􀆰 ６７４ 正壬烷

ｎＣ５ ２􀆰 １０４ 正戊烷 ＣＣ９ ５􀆰 ７９３ 正丙基环己烷

ＣＣ５ ０􀆰 ７０１ 环戊烷 ＡＣ９ ２􀆰 ８８９ １ꎬ２ꎬ４－三甲基苯

ｉＣ６ ５􀆰 ８４６ ２－甲基戊烷 ｉＣ１０ ５􀆰 ９１９ ２－甲基壬烷

ｎＣ６ ５􀆰 ２８４ 正己烷 ｎＣ１０ ２􀆰 ８０５ 正癸烷

ＣＣ６ ４􀆰 ６５８ 环己烷 ＣＣ１０ １􀆰 ２５０ 正丁基环己烷

ＡＣ６ ６􀆰 ２３５ 苯 ＡＣ１０ ０􀆰 ６９０ 叔丁基苯

ｉＣ７ ５􀆰 ３６８ ３－甲基己烷 ｉＣ１１ １􀆰 ８０８ ２－甲基癸烷

ｎＣ７ ５􀆰 ０２５ 正庚烷 ｎＣ１１ ０􀆰 ４９５ 正十一烷

ＣＣ７ ５􀆰 ４９６ 甲基环己烷 ＣＣ１１ ０􀆰 １２４ 己基环戊烷

ＡＣ７ ４􀆰 ８４２ 甲苯 ＡＣ１１ ０􀆰 ０６５ 戊基苯

ｉＣ８ ６􀆰 ６１３ ２－甲基庚烷 Ｃ１２＋ ０􀆰 １２６ 正十二烷

２　 过程模拟模型建立

２􀆰 １　 两塔序贯式流程

图 １(ａ)为在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中建立的石脑油分离

两塔序贯式模拟流程ꎮ Ｔ１ 为切轻塔ꎬＣ５ 以上轻组

分通过塔顶采出ꎬ剩余物料则从塔釜采出后输送至

Ｔ２ 精分塔ꎬ其中作为芳烃抽提原料的 Ｃ６ ~ Ｃ８ 中间

组分从 Ｔ２ 的塔顶采出ꎬ而 Ｃ９ 以下重组分则从塔釜

采出ꎮ 模拟过程中ꎬ首先使用 ＤＵＳＴＷＵ 精馏塔简洁

计算模型对 Ｔ１ 和 Ｔ２ 精馏塔进行初步操作条件确

定ꎬ规定 Ｔ１ 轻关键组分正戊烷的塔顶回收率为

９９􀆰 ９％ꎬ重关键组分苯的塔顶回收率为 １％ꎻ规定 Ｔ２
轻关键组分间二甲苯塔顶回收率为 ９９％ꎬ重关键组

分正壬烷塔顶回收率为 ０􀆰 ５％ꎬ同时设定 Ｔ１ 和 Ｔ２
的回流比为最小回流比的 １􀆰 ０５ 倍ꎮ 进行简洁计算

模拟后ꎬ将 Ｔ１ 和 Ｔ２ 改为 ＲＡＤＦＲＡＣ 精馏塔严格计

算模型ꎬ并使用简洁计算模拟结果作为初值进行运
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算ꎬ通过在软件内设置设计变量对精馏塔采出量和

回流比进行微调以达到预期分离要求ꎮ 在模拟过程

中使用的热力学方法为 ＰＥＮＧ－ＲＯＢꎬ塔板效率规定

为 ０􀆰 ６５ꎬ单板压降为 ５００ Ｐａꎮ

(ａ)两塔序贯流程

(ｂ)隔壁塔

图 １　 在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中搭建的 ２ 种石脑油分离

流程模拟模型

因为已经将回流比的数值设置得比较接近最小

回流比ꎬ符合工程设计经验范围ꎬ所以对于石脑油分

离两塔序贯式流程并没有进行大量的操作参数优

化ꎬ只是对进料板进行微调以使其处于最优进料位

置ꎮ 最终ꎬ两塔序贯式石脑油分离流程的详细操作

参数如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 两塔序贯式石脑油分离流程操作参数

项目 Ｔ１ Ｔ２ 项目 Ｔ１ Ｔ２

进料量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １４４００ １３７００

进料温度 / ℃ １０５ １４４

塔顶采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

７００ １０８００

塔釜采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

１３７００ ２９００

回流比 ２􀆰 ９５ ０􀆰 １２４

精馏段塔板数 １９ ４

提馏段塔板数 ９ ３３

操作压力 / ｋＰａ ３１０ ３２５

单板压降 / Ｐａ ５００ ５００

塔顶温度 / ℃ ６３􀆰 ５９ １３６􀆰 ５４

塔釜温度 / ℃ １４４􀆰 ３２ ２１９􀆰 ６６

板效率 ０􀆰 ６５ ０􀆰 ６５

塔顶冷负荷 / ｋＷ ２５９􀆰 ８ １１４３􀆰 ８

塔釜热负荷 / ｋＷ ６０２􀆰 ４ １２４８􀆰 ９

塔顶总负荷 / ｋＷ １４０３􀆰 ６

塔釜总负荷 / ｋＷ １８５０􀆰 ９

２􀆰 ２　 隔壁塔流程

在流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中可以通过使用

ＲＡＤＦＲＡＣ 模型和物料流股进行组合从而实现隔壁

塔模型的搭建ꎬ亦可以选择软件中现成的 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔

模块作为隔壁塔模型进行模拟[７]ꎮ 如图 １(ｂ)所示ꎬ

本文中的石脑油分离隔壁塔模型选用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中
与 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔等效的 ＭＵＬＴＩＲＡＣ 模块ꎮ 模拟过程

中ꎬ物料从模型中的副塔进料ꎬ而主塔的塔顶采出

Ｃ５ 以上轻组分ꎬ塔釜采出 Ｃ９ 以下重组分ꎬ而 Ｃ６ ~ Ｃ８

中间组分则从主塔的侧线位置采出ꎮ 流程模型操作

与结构参数初值的设置是石脑油分离隔壁塔设计的

基础ꎮ 如上节中所叙述的ꎬ隔壁塔流程模拟模型的

初值设定主要是参考了两塔序贯流程中精馏塔参

数ꎬ具体数值如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 隔壁塔石脑油分离流程参数初值

项目 数据 项目 数据

预分离段塔板数 ９ 单板压降 / Ｐａ ４

精馏段塔板数 １２ 分液比(βＬ) ０􀆰 ０８

侧线采出段塔板数 ９ 分气比(βＶ) ０􀆰 ５

提馏段塔板数 ２９ 塔顶采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７００

进料位置 ２１ 侧线采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０８００

侧线出料位置 ２３ 塔釜采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９００

塔顶压力 / ｋＰａ ３４０ 回流比 ２０

３　 隔壁塔操作参数优化

在对石脑油分离隔壁塔的操作参数进行优化

时ꎬ塔顶采出量、塔顶压力和单板压降设置为固定

值ꎬ而隔板位置、预分离段与侧线采出段塔板数、精
馏段塔板数、提馏段塔板数、进料位置和侧线采出位

置、分液比与分气比为本文中的重点研究对象ꎮ
３􀆰 １　 隔板位置

隔壁塔的隔板位置很大程度上决定了塔内的返

混程度ꎮ 当隔板位置较为合理时ꎬ隔壁塔内返混程

度最小ꎬ需要的回流比也是最低的ꎬ这可以很大程度

上降低分离能耗ꎮ 图 ２ 中展示了隔板在塔内不同位

置时回流比的变化情况(隔板位置为隔板前端所在

塔板位置)ꎮ 可以发现ꎬ隔板位置在石脑油分离隔

壁塔是有最佳位置的ꎮ 在精馏段塔板数 ∶隔板区塔

板数 ∶提馏段塔板数为７ ∶５ ∶１３ 时ꎬ隔壁塔的回流比

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 隔板位置对于隔壁塔回流比的影响
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最小为 １７􀆰 ０２ꎮ 当隔壁塔内隔板位置向上或向下移

动时ꎬ都会使精馏塔的回流比大幅度增加ꎬ增加隔壁

塔的能耗ꎮ
３􀆰 ２　 进料位置和侧线采出位置

精馏塔的进料位置是否合适亦会体现在精馏塔

的能耗水平上ꎮ 当进料位置不在最优位置时ꎬ精馏

塔的物料组分分布会出现不同程度的返混ꎬ需要提

高精馏塔回流比以满足分离要求ꎮ 作为精馏塔的一

种特殊形式ꎬ隔壁塔亦存在相同的问题ꎮ 一般情况

下ꎬ隔壁塔的进料位置处于预分离段ꎮ 从图 ３ 中可

以看出ꎬ石脑油分离隔壁塔的进料位置在预分离段

的第 ３ 块板(总第 １６ 块板)进料时需要的回流比最

小为 １６􀆰 ９２ꎮ 同时ꎬ相比于隔板位置ꎬ石脑油分离隔

壁塔的进料所造成的返混几乎可以忽略不计ꎬ所造

成的回流比变化并不是很大ꎮ

图 ３　 进料位置对于隔壁塔回流比的影响

图 ４ 中展示了石脑油分离侧线采出位置对于

合格侧线产品采出量的影响ꎮ 可以看出ꎬ当侧线

采出位置在侧采段的第 ５ 块板(总第 １８ 块板)时ꎬ
作为石脑油分离隔壁塔主要产品的 Ｃ６ ~ Ｃ８ 中间组

分的产出率是最高的ꎮ 在调节侧线采出位置提高

Ｃ６ ~ Ｃ８ 中间组分的产出率同时ꎬ也会因为中间组

分的采出分别使塔顶塔釜产品中 Ｃ６ 和 Ｃ８ 含量降

低ꎬ可以进一步降低分离难度ꎬ使隔壁塔的分离能

耗降低ꎮ

图 ４　 侧线采出位置对于侧线采出产品量的影响

３􀆰 ３　 公共精馏段和提馏段塔板数

图 ５ 展示了石脑油分离隔壁塔公共精馏段和提

馏段塔板数对于回流比的影响ꎮ 从图 ５ 中可以发

现ꎬ不管是公共精馏段还是提馏段在增加都会使隔

壁塔回流比减小ꎬ但这种减小不是无限制的ꎬ待公共

精馏段和提馏段塔板数增加到一定数目时ꎬ隔壁塔

的回流比减小的速率明显降低ꎬ最后趋向于稳定值ꎮ
隔壁塔内精馏段和提馏段塔板数变化对于回流比影

响规律基本上是与传统精馏塔一致的ꎮ 当回流比下

降速率变得极其缓慢时ꎬ精馏段和提馏段塔板数基

本可确定最优值ꎮ 所以ꎬ石脑油分离隔壁塔的最优

公共精馏段和提馏段塔板数分别为 １０、２３ 块ꎮ

(ａ)公共精馏段 (ｂ)公共提馏段

图 ５　 公共精馏段和提馏段塔板数

对于回流比的影响

３􀆰 ４　 分气比和分液比

分气比(βＶ)指的是进入预分离段底部的上升

蒸气量与总蒸气量的比值ꎬ而分液比(βＬ)则指的是

进入预分离段顶端的回流液与总回流液量的比值ꎮ
合理分配预分离段和侧线采出段的气液流量有助于

降低塔内组分返混ꎬ从而降低隔壁塔分离能耗ꎮ 图

６(ａ)为不同分气比下石脑油分离隔壁塔回流比变

化ꎮ 从图中可以看出ꎬ分气比对于隔壁塔回流比影

响很大ꎬ当分气比为 ０􀆰 ６ 时ꎬ隔壁塔回流比具有最小

值ꎬ为 １６􀆰 ８７ꎮ 图 ６(ｂ)为不同分液比下隔壁塔回流

比变化ꎮ 受侧线采出段采出量的限制ꎬ分液比并不

能像分气比进行大范围的调整ꎮ 从图中可以发现ꎬ
相比于分气比ꎬ隔壁塔回流比并不会因为分液比的

变化而变化太多ꎮ 在分液比为 ０􀆰 １ 时ꎬ隔壁塔的回

流比具有最小值为 １６􀆰 ８５ꎮ

(ａ)分气比 (ｂ)分液比

图 ６　 分气比与分液比对于回流比的影响

通过以上对石脑油分离隔壁塔流程参数进行研

究与优化ꎬ最终确定的隔壁塔操作参数如表 ４ 所示ꎮ
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石脑油分离隔壁塔各个出口产品组成如表 ５ 所示ꎬ
完全符合分离要求ꎮ 比较隔壁塔和传统两塔精馏过

程的能耗ꎬ发现隔壁塔需要的冷凝水减少了 ９􀆰 ８％ꎬ
塔底蒸汽的需求也减少 ７􀆰 ７％ꎮ 所以从能耗上讲ꎬ
石脑油分离隔壁塔较两塔序贯式分离流程具有一定

优势ꎮ
表 ４　 石脑油分离隔壁塔工艺操作条件

项目 数据 项目 数据

预分离段塔板数 ９ 侧线采出温度 / ℃ １３６􀆰 １３

精馏段塔板数 １０ 塔釜温度 / ℃ ２１８􀆰 ７５

侧线采出段塔板数 ９ 分液比(βＬ) ０􀆰 １０

提馏段塔板数 ２３ 分气比(βＶ) ０􀆰 ６０

进料位置 １４ 塔顶采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７００

侧线出料位置 １８ 侧线采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０７８０

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３１０ 回流比 １６􀆰 ８５

塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３４３ 塔顶负荷 / ＭＷ １􀆰 ２６４

塔顶温度 / ℃ ６２􀆰 ２２ 塔釜负荷 / ＭＷ １􀆰 ７０６

表 ５　 石脑油隔壁塔产品信息 ％

　 项目 塔顶产品 侧线产品 塔釜产品

质量分数 　 　 　

　 苯 ０􀆰 ９０ — —

　 Ｃ８ 芳烃 　 　 ０􀆰 ４８１

　 轻组分 ６８􀆰 ６８ １􀆰 １２ 微量

　 中间组分 ３１􀆰 ３２ ８３􀆰 ７４ ０􀆰 ７５

　 重组分 微量 １５􀆰 １４ ９９􀆰 ２５

收率 　 　 　

　 <Ｃ６ ７９􀆰 ８７ 　 　

　 Ｃ６ ~Ｃ８ 　 ９７􀆰 ４１ 　

　 >Ｃ８ 　 　 ６３􀆰 ７７

采出率 ４􀆰 ８６ ７４􀆰 ８５ ２０􀆰 ２９

４　 隔壁塔操作弹性分析

结构已经确定的隔壁塔对于石脑油原料组成的

变化应具有一定适应性ꎬ当物料组成变化时需要比

普通两塔序贯式精馏方式节能才能体现其优越性ꎬ
通过调节石脑油中的进料组成ꎬ在不改变原有精馏

塔主体结构的基础上ꎬ对其进行了隔壁塔分离和两

塔序贯分离的模拟和优化ꎬ２ 种精馏模式下的塔顶

塔底负荷结果如表 ６ 所示ꎮ

表 ６　 ２ 种分离模式下塔顶塔底负荷比较

组成 项目 隔壁塔模型 两塔模型 节约度 / ％

原组成 塔顶负荷 / ＭＷ １􀆰 ２６４ １􀆰 ３９９ ９􀆰 ７０

　 塔釜负荷 / ＭＷ １􀆰 ７０６ １􀆰 ８４８ ７􀆰 ７０

组成 １ 塔顶负荷 / ＭＷ １􀆰 ２８８ １􀆰 ５１０ １４􀆰 ７０

　 塔釜负荷 / ＭＷ １􀆰 ５６２ １􀆰 ７８６ １２􀆰 ５４

组成 ２ 塔顶负荷 / ＭＷ １􀆰 ５６４ １􀆰 ７２７ ９􀆰 ４４

　 塔釜负荷 / ＭＷ ２􀆰 ０２１ ２􀆰 １９６ ７􀆰 ９７

从以上结果可以看出ꎬ隔壁塔具有与普通精馏

塔一样的适应性ꎬ能够只是调节采出量和回流比的

情况下得到目标要求的产品ꎬ并且在相同的工艺要

求条件下ꎬ相比较两塔序贯式分离模式ꎬ石脑油分离

隔壁塔均具有一定节能优势ꎮ

５　 总结

通过在流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中分别建立石

脑油分离隔壁塔模拟流程ꎬ利用传统石脑油分离两

塔流程工艺参数作为初值ꎬ使用单因素变量法对隔

壁塔工艺参数ꎬ如隔板位置、气液分配比、公共精馏

段塔板数和提馏段塔板数ꎬ进行调整和优化ꎬ最终得

到了石脑油分离隔壁塔最优工艺流程参数ꎮ 研究表

明ꎬ隔壁塔用于石脑油分离具有可行性ꎬ且可分别节

省冷凝水和蒸汽量为 ９􀆰 ８％和 ７􀆰 ７％ꎮ 此外ꎬ通过调

整进料组成ꎬ发现石脑油分离隔壁塔具有很好的适

应性和操作弹性ꎮ
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