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重芳烃综合利用常规工艺与
隔壁塔工艺对比分析
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摘要:提出了一种新型隔壁塔两塔精馏工艺流程在重芳烃综合利用中的应用ꎬ并以某炼厂重芳烃为原料ꎬ研究了隔壁塔工

艺中侧线采出位置、进料位置、气液分配量等操作参数的影响并对其进行了优化ꎬ最后在相同的产品指标下ꎬ对 ３ 种工艺进行了

对比ꎮ 结果表明ꎬ当产品指标要求较高且原料中甲乙苯占比较大时ꎬ传统三塔工艺不论在能耗还是设备投资方面都优于侧线采

出四塔工艺ꎻ但隔壁塔工艺相比传统三塔工艺ꎬ再沸器负荷可减少 ２ ６８４ ｋＷꎬ节能占比约 １３％ꎬ总理论板数可减少 ４０ 块ꎮ 新型

隔壁塔两塔流程既提高了热力学效率、降低能耗ꎬ又大幅降低设备投资ꎬ经济性优势明显ꎮ
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　 　 炼厂的催化重整装置二甲苯塔塔釜副产大量的

Ｃ９ 重芳烃ꎬ是十分宝贵的资源[１]ꎮ 早期重整重芳烃

一般作为油品调和组分ꎬ但是国Ⅵ汽柴油标准对于

车用汽油中芳烃含量进一步严格要求ꎬ限制了 Ｃ９ 重

芳烃作为调和油产品[２]ꎮ 重整 Ｃ９ 芳烃中富含均三

甲苯、偏三甲苯等重要的精细化工产品ꎬ可作为基本

有机化工原料、染料中间体等[３－５]ꎮ 将炼厂 Ｃ９ 重芳

烃综合利用分离均三甲苯、偏三甲苯产品具有很高

附加值ꎬ对于提高炼厂的经济效益具有十分重要的

意义ꎮ
目前得到高纯度偏三甲苯产品与均三甲苯富集

液都采用连续精馏的分离流程ꎮ 典型的工艺流程有

传统的三塔连续精馏流程、侧线四塔精馏流程ꎮ 三

塔连续精馏流程由天津大学和南京工业大学计算提

出[６]ꎬ锦州石化精细化工有限公司曾应用该流

程[７－８]ꎮ 对于此流程ꎬ韩刚等[９]应用 ＰＲＯ / Ⅱ软件模

拟流程指导装置开车ꎬ取得不错的效果ꎮ 姚晓东

等[１０]通过模拟探究了偏三甲苯差压热耦合分离工

艺ꎬ节能率达 ４０％ꎮ 徐振凯等[１１]通过模拟探究了重

芳烃综合利用装置多效热集成分离工艺ꎮ 朱留

琴[１２]利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件探究了技术改造降

低装置能耗的可行性ꎮ 侧线精馏塔流程在重芳烃回

收中也被广泛研究ꎬ顾正桂等[１３] 利用侧线精馏流程

回收裂解 Ｃ９ 中的三甲苯馏分ꎬ提高分离效率并且降
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低能耗ꎮ 黄健雄等[１４] 利用单塔侧线流程回收重芳

烃中三、四甲苯ꎬ侧线得到富集的四甲苯ꎮ 刘辛兴

等[１５]提出了一种高效节能的重芳烃侧线分离工艺ꎬ
节能 ４５％以上ꎮ

近些年来ꎬ隔壁塔技术由于具有能耗低、设备投

资少等特点被广泛关注[１６]ꎬ相关研究表明ꎬ隔壁塔

技术降低能耗可达 １５％以上[１７－１８]ꎮ 目前ꎬ将隔壁塔

技术应用在不同体系反应分离中均有相关报道ꎬ包
括烃类、醛、醇、酮等体系[１９－２０]ꎮ Ｋｉｓｓ 等[２１] 将隔壁

塔技术应用于萃取精馏分离水－乙醇体系ꎬ对比常

规工艺ꎬ降低 １７％的能耗ꎮ Ｗｕ 等[２２] 将隔壁塔技术

应用于共沸精馏分离水－吡啶体系ꎬ降低蒸汽费用

２９􀆰 ５％ꎮ 彭珂等[２３] 利用隔壁塔技术分离戊烷混合

物ꎬ比常规工艺节能 １８􀆰 １％ꎮ 王永威等[２４]探究了将

隔壁塔应用于合成氯乙酸酯反应精馏中ꎬ结果表明ꎬ
与常规反应精馏工艺相比节约能耗 １９􀆰 ６％ꎮ

考虑到分隔壁塔技术的经济性ꎬ本工作提出一

种新型隔壁塔两塔流程应用于重芳烃综合利用回

收ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟对传统三塔精馏流

程、侧线采出四塔流程以及新型隔壁塔两塔流程进

行模拟与优化ꎬ进行 ３ 种工艺能耗分析与比较ꎮ

１　 流程简述

图 １ 为 ３ 种重芳烃综合利用工艺流程ꎮ 图 １
(ａ)为传统的重芳烃综合利用三塔流程ꎬ该流程重

芳烃先进入预分馏塔将偏三甲苯及其重组分与较轻

组分分离ꎬ较轻组分进入脱轻塔在塔釜得到均三甲

苯富集液ꎬ偏三甲苯及其重组分进入脱重塔在塔顶

得到偏三甲苯产品ꎮ 图 １(ｂ)为侧线四塔精馏流程ꎬ
相比于传统的三塔分离流程ꎬ该工艺采用侧线采出

塔得到富集的均三甲苯液ꎬ为得到合格的均三甲苯

富集液ꎬ侧线液体需再经过脱轻脱重得到合格的均

三甲苯富集液ꎬ采用侧线采出目的在于得到的富集

的均三甲苯液中仅含有少部分比均三甲苯轻和比邻

三甲苯重的组分ꎬ再进行脱轻脱重会起到节能降耗

的作用ꎬ但该流程节能效果会受轻重组分含量以及

分离指标影响ꎮ 预分馏塔与均三甲苯脱重塔得到的

重组分进入偏三甲苯塔在塔顶得到偏三甲苯产品ꎮ
图 １(ｃ)为本文中提出的一种新型隔壁塔两塔流程ꎬ
该流程采用隔壁塔分离技术获得偏三甲苯产品ꎬ重
芳烃原料进入隔壁塔在塔顶得到轻组分ꎬ侧线采出

高纯度偏三甲苯产品ꎬ塔釜为重组分液ꎬ塔顶得到的

轻组分进入均三甲苯脱轻塔在塔底得到均三甲苯富

集液ꎮ 该工艺采用隔壁塔技术提高了分离过程的热

效率与分离效率ꎬ起到节能降耗作用ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

１—重芳烃原料ꎻ２—轻组分ꎻ３—均三甲苯富集液ꎻ４—偏三甲苯产品ꎻ

５—重组分ꎻＴ１—预分馏塔ꎻＴ２—均三甲苯脱轻塔ꎻＴ３—偏三甲苯塔ꎻ

Ｔ４—侧线采出塔ꎻＴ５—隔壁塔ꎻＴ６—均三甲苯脱重塔ꎻ

Ｃ１－６—冷凝器ꎻＲ１－６—再沸器

图 １　 ３ 种重芳烃回收装置预分离段及

偏三甲苯单元流程

２　 参数选取及流程模拟

对重芳烃综合利用回收装置中三塔精馏流程、
侧线采出四塔流程以及隔壁塔两塔流程进行模拟与

优化ꎬ采用 ＳＲＫ 作为全局物性方法[９ꎬ２５] 精馏塔选择

ＲａｄＦｒａｃ 塔ꎬ隔壁塔模拟选择 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔ꎮ 表 １ 为催

化重整重芳烃原料组成[２]ꎬ表 ２ 为产品指标要求ꎮ
模拟计算时保证 ３ 种流程的产品回收率与分离指标

完全相同ꎬ各塔的塔顶塔底温度也为固定参数ꎮ
表 １　 重芳烃原料组成

组分 质量分数 / ％ 质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 沸点 / ℃

Ｃ８Ａ １􀆰 ３ １６９ —

间甲乙苯 １３􀆰 ３ １７２９ １６１􀆰 ３

对甲乙苯 ５􀆰 ７ ７４１ １６２􀆰 ０
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续表

组分 质量分数 / ％ 质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 沸点 / ℃

均三甲苯 ６􀆰 ４ ８３２ １６４􀆰 ７

邻甲乙苯 ６􀆰 ４ ８３２ １６５􀆰 １

偏三甲苯 ３６􀆰 ０ ４６８０ １６９􀆰 ４

连三甲苯 １０􀆰 ２ １３２６ １７６􀆰 １

其他 Ｃ９Ａ ３􀆰 ２ ４１６ —

Ｃ１０Ａ １０􀆰 ８ １４０４ —

Ｃ１０＋Ａ ６􀆰 ７ ８７１ —

表 ２　 产品分离指标

产品名称 偏三甲苯产品 均三甲苯富集液

质量回收率 ０􀆰 ９８ ０􀆰 ９１

质量分数 / ％ ９９􀆰 ０ ５６􀆰 ０

甲乙苯杂质质量分数 / ％ — ０􀆰 １８５

偏三甲苯杂质质量分数 / ％ — ０􀆰 ２０

２􀆰 １　 新型隔壁塔两塔流程

隔壁塔(ＤＷＣ)具有减少设备投资和降低能耗

的突出优势ꎮ 隔壁塔中垂直隔板将塔分成预分馏塔

和主塔ꎬ在侧线得到高纯度的偏三甲苯产品ꎮ 对分

离效果及能耗影响较大的进料位置、回流比、侧线采

出位置、气液相分配流量进行灵敏度分析ꎬ确定隔壁

塔 Ｔ５ 最优工艺参数ꎮ
２􀆰 １􀆰 １　 隔壁塔进料位置优化

原料从预分馏塔进料ꎬ进料位置不同会影响预

分离效果ꎬ进而影响全塔分离效果及能耗ꎮ 其他变

量固定不变ꎬ考察进料板位置对产品质量分数及再

沸器负荷影响ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ随着进料位置增加ꎬ在
１５~３０ 块板之间时偏三甲苯产品质量分数逐渐升

高ꎬ轻组分中的偏三甲苯质量流量逐渐减少ꎬ这是因

为随着进料位置下移ꎬ预分馏塔精馏段理论塔板数

　 　 　 　 　 　 　

１—偏三甲苯产品质量分数ꎻ２—再沸器负荷ꎻ
３—轻组分偏三甲苯质量流量

图 ２　 进料位置灵敏度分析

增多ꎬ进料以上精馏段分离效果变好ꎬ塔顶轻组分中

非关键组分偏三甲苯质量流量逐渐减少ꎬ预分馏塔

分离效率提高ꎬ侧线偏三甲苯产品纯度变高ꎮ 但是

随着进料板进一步增加ꎬ在 ３０~４０ 块板之间分离效

果保持平稳ꎬ并且塔釜再沸器负荷变化不大ꎬ第 ３２
块板时具有最佳的分离效果ꎬ能耗又最低ꎬ因此选择

第 ３２ 块板为最优进料位置ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 回流比优化

对于隔壁塔精馏过程ꎬ回流比对产品的质量分

数以及塔釜再沸器负荷的影响至关重要ꎮ 回流比过

小ꎬ会导致产品不合格ꎬ回流比过大ꎬ可能导致过度

分离ꎬ投入大量不必要的能量ꎮ
如图 ３ 所示ꎬ其他变量固定不变ꎬ探究回流比对

分离效果及能耗的影响ꎮ 随着回流比的增大ꎬ侧线

采出偏三甲苯质量分数增大ꎬ塔顶轻组分中偏三甲

苯质量流量降低ꎬ再沸器负荷不断升高ꎬ分离效果变

好ꎮ 当回流比处于 １６~３０ 时ꎬ侧线偏三甲苯质量分

数与塔顶偏三甲苯质量流量变化幅度趋于平缓ꎬ但
是再沸器负荷还在不断升高ꎬ为保证分离效果及低

能耗ꎬ回流比为 １６􀆰 ５ 时最优ꎮ

１—偏三甲苯产品质量分数ꎻ２—再沸器负荷ꎻ
３—轻组分偏三甲苯质量流量

图 ３　 质量回流比灵敏度分析

２􀆰 １􀆰 ３　 隔壁塔侧线采出位置优化

由于隔壁塔侧线采出的偏三甲苯产品纯度固

定ꎬ并且塔顶采出的轻组分中偏三甲苯杂质含量要

符合均三甲苯富集液要求ꎬ因此侧线采出量固定ꎮ
隔壁塔中公共提馏段塔板数会影响隔壁塔侧线采出

位置ꎬ而侧线采出位置直接影响产品的纯度与能耗ꎬ
因为侧线位置的改变ꎬ会改变主塔精馏段与提馏段

塔板数分配ꎮ 其他变量固定不变ꎬ考察侧采位置对

偏三甲苯产品纯度及轻组分中偏三甲苯质量流量与

能耗影响ꎮ 如图 ４ 所示ꎬ偏三甲苯产品质量分数在

规定 ９９％时ꎬ随着侧采位置下移ꎬ能耗升高ꎬ塔顶轻

组分中偏三甲苯质量流量降低ꎬ分离效果变好ꎮ 本

工作中规定均三甲苯富集液中偏三甲苯质量分数低

于 ０􀆰 １８５％ꎬ即质量流量低于 ２􀆰 ７ ｋｇ / ｈꎬ因此综合看
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选择侧采位置为 ９６ 块板时ꎬ即满足塔顶偏三甲苯质

量流量要求ꎬ能耗又最低ꎬ侧采位置优选为 ９６ 块

塔板ꎮ

１—偏三甲苯产品质量分数ꎻ２—再沸器负荷ꎻ
３—轻组分偏三甲苯质量流量

图 ４　 侧采位置灵敏度分析

２􀆰 １􀆰 ４　 隔壁塔气液相分配流量优化

在隔壁塔精馏过程中ꎬ预分馏塔与主塔的气液

相分配量会直接影响分离效果和能耗ꎬ若预分馏塔

气相量分配过少ꎬ会造成预分馏塔干板现象ꎬ分配过

多ꎬ则需要再沸器提供更多的热量维持分配比[２０]ꎬ
并且气液分配量对分离效果很敏感ꎬ因为分配量变

化会造成预分馏塔与主塔内液气比变化很大ꎮ 因此

找到最优气液分配量ꎬ在实际操作中对于隔壁塔正

常运行格外重要ꎮ
如图 ５ꎬ其他变量固定不变ꎬ探究了适宜的气液

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)偏三甲苯产品质量分数

(ｂ)轻组分偏三甲苯质量流量

图 ５　 气液分配流量对偏三甲苯产品质量分数、
轻组分偏三甲苯质量流量分析

分配流量范围内对偏三甲苯产品纯度与轻组分中偏

三甲苯质量流量的影响ꎮ 如图可见ꎬ不同的气液相

分配流量对于偏三甲苯产品纯度与轻组分中偏三甲

苯质量流量影响很大ꎬ由于本文中对于偏三甲苯产

品质量分数具有严格要求(９９％)ꎬ均三甲苯富集液

中偏三甲苯质量流量<２􀆰 ７ ｋｇ / ｈꎬ既要保证塔顶轻组

分中偏三甲苯质量流量ꎬ又要保证偏三甲苯纯度足

够高ꎮ 综合来看ꎬ当预分馏塔气相分配流量为

４８０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ液相分配流量 ４４８ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ即保证塔

顶轻组分中偏三甲苯质量流量符合要求ꎬ偏三甲苯

产品纯度又最高ꎮ 预分馏塔最佳的气液相分配流量

为气相分配流量为 ４８０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ 液相分配流量

４４８ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 １􀆰 ５　 脱轻塔进料位置优化

当分离指标一定时对脱轻塔进料位置进行灵敏

度分析ꎬ找到最佳进料位置ꎮ 图 ６ 为均三甲苯脱轻

塔 Ｔ２ 进料位置灵敏度分析ꎬ可见ꎬ当进料位置为 ４３
块时能耗最低ꎬ因此均三甲苯脱轻塔 Ｔ２ 进料位置选

择 ４３ 块板ꎮ

图 ６　 脱轻塔进料位置灵敏度分析

２􀆰 ２　 其他流程模拟及优化

使用相同的办法ꎬ对三塔精馏流程单元及侧线

四塔精馏流程单元进行模拟优化ꎮ 保证均三甲苯富

集液与偏三甲苯产品指标与新型隔壁塔两塔流程完

全相同ꎬ确定各塔最优进料位置、侧采位置、回流比

等ꎬ以此作为 ３ 种流程对比基准ꎮ

３　 ３ 种分离流程能耗对比及分析

３􀆰 １　 ３ 种分离流程能耗对比

各流程能耗、总理论塔板数、分离得到的产品纯

度及杂质质量流量结果见表 ３ꎮ 由表 ３ 可知ꎬ当得

到的均三甲苯富集液、偏三甲苯产品的回收率以及

纯度完全相同时ꎬ侧线塔流程总理论板数最多ꎬ能耗

最高ꎬ隔壁塔两塔流程总理论塔板数最少ꎬ能耗

最低ꎮ
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表 ３　 各流程能耗、总理论塔板数、分离得到的

产品纯度及杂质质量流量

流程
三塔精馏

流程

侧线采出

四塔流程

隔壁塔

两塔流程

总理论塔板数 ３４５ ４６５ ３０５

富集液均三甲苯质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７６１ ７５８ ７６０

富集液甲乙苯质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２􀆰 ５０ ２􀆰 ５０ ２􀆰 ５０

富集液偏三甲苯质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２􀆰 ７２ ２􀆰 ７０ ２􀆰 ７０

偏三甲苯产品质量分数 / ％ ９９􀆰 ００ ９９􀆰 ００ ９９􀆰 ００

冷凝器负荷 / ｋＷ １５１４２ １５６５１ １３５６９

再沸器负荷 / ｋＷ ２０８１０ ２１４６１ １８１２６

３􀆰 ２　 ３ 种分离流程能耗分析

三塔精馏流程是目前国内主要的重芳烃综合利

用回收偏三甲苯与均三甲苯富集液流程ꎮ 计算结果

表明ꎬ在本文中原料组成情况下ꎬ三塔精馏流程再沸

器负荷对比侧线采出四塔流程节省 ６５１ ｋＷꎬ并且节

省 １ 座理论板数 １２０ 块的塔ꎮ 侧线采出四塔流程主

要节能方式是侧线抽出的液体中主要为均三甲苯与

邻甲乙苯ꎬ含有部分轻组分和重组分ꎬ轻组分主要为

甲乙苯ꎬ重组分主要为偏三甲苯ꎬ这样再进行脱轻脱

重就能大量降低脱轻脱重塔处理量ꎬ从而起到节能

优化作用ꎮ 但是该流程的节能效果会受到原料组成

与均三甲苯富集液指标影响ꎬ本文中要求富集均三

甲苯液中甲乙苯轻组分质量分数不超过 ０􀆰 １８５％ꎬ
重组分不超过 ０􀆰 ２％ꎬ这样就要求脱轻脱重塔分离

非常苛刻ꎬ如果原料中的甲乙苯与偏三甲苯质量流

量比例较大ꎬ侧线抽出的液体中甲乙苯与偏三甲苯

质量流量就会占比增加ꎬ并且三塔流程均三甲苯损

失从 １ 个脱轻塔损失ꎬ而侧线流程均三甲苯从侧线

塔与脱轻塔 ２ 个塔损失ꎬ大部分从侧线塔损失ꎬ极少

部分从脱轻塔损失ꎬ保证相同的回收率ꎬ这就造成了

侧线流程的脱轻塔分离要求增大ꎬ本文中分离要求

塔顶轻非关键组分均三甲苯质量分数从 １􀆰 ７４％降

低到 ０􀆰 ９８％ꎬ脱轻塔回流比大幅度增加ꎬ最终整体

能耗较高ꎮ 综合来看ꎬ此时侧线四塔流程失去了节

能效果ꎮ
隔壁塔在侧线直接得到了偏三甲苯产品ꎬ相对

于单个精馏塔侧线出料达到的纯度要高ꎮ 本文中原

料中中间组分偏三甲苯质量分数为 ３６％ꎬ超过

２０％ꎬ并且轻重组分质量分数相当ꎬ轻组分 ３０􀆰 ９％ꎬ
重组分 ３３􀆰 １％ꎬ是采用隔壁塔比较理想的体系ꎮ 从

计算结果看ꎬ隔壁塔两塔流程总理论板数比三塔精

馏流程少 ４０ 块情况下ꎬ再沸器负荷少 ２ ６８４ ｋＷꎬ节

能占比约 １３％ꎮ 返混是造成精馏塔能耗高的一个

重要原因ꎬ隔壁塔减小中间组分偏三甲苯的返混ꎬ大
幅度提高分离过程的热力学效率ꎬ对比常规精馏ꎬ降
低了能耗ꎬ并节省了设备投资ꎮ

４　 结论

(１)提出一种新型隔壁塔两塔精馏工艺流程ꎬ
并通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件对 ３ 种重芳烃综合利用

工艺流程进行模拟与优化ꎬ确定了各流程在给定进

料下的工艺参数ꎬ得到质量分数 ９９％的偏三甲苯产

品ꎬ合格的均三甲苯富集液ꎮ
(２)结合文中优化后的三塔精馏工艺、侧线采

出四塔工艺以及新型隔壁塔两塔工艺ꎬ对 ３ 种流程

能耗进行对比ꎬ并对流程的节能效果进行探讨分析ꎮ
与常规流程相比ꎬ新型隔壁塔两塔流程减小中间组

分偏三甲苯的返混ꎬ大幅度提高分离过程的热力学

效率ꎬ降低能耗ꎬ节省设备投资ꎮ
(３)计算结果表明ꎬ在保证分离要求完全相同

情况下ꎬ新型隔壁塔两塔流程总理论板数比三塔精

馏流程少 ４０ 块ꎬ再沸器负荷少 ２ ６８４ ｋＷꎬ节能占比

约 １３％ꎬ并且相关设备投资有所减少ꎬ具有广阔的

应用前景ꎬ为新型隔壁塔两塔精馏流程的实际应用

提供了一定的参考依据ꎮ
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　 　 由表 ５ 试验结果可见ꎬ以原料油－２ 为原料时ꎬ
在反应压力 ６􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速 １􀆰 ０ ~ １􀆰 ５ ｈ－１、氢油

体积比 ４００、平均反应温度达到 ３７５℃的条件下ꎬ精
制柴油硫含量难以达到小于 １０ μｇ / ｇ 的要求ꎻ将反

应压力提高到 ７􀆰 ５ ＭＰａ 后ꎬ体积空速 １􀆰 ０ ｈ－１、氢油

体积比 ４００、平均反应温度 ３７５℃的条件下ꎬ精制柴

油的硫含量 ７􀆰 ８ μｇ / ｇꎬ满足国Ⅵ柴油标准的要求ꎮ
这说明原料油－２ 与原料油－１ 相比ꎬ虽然终馏点仅

高出 １１℃ꎬ但加氢脱硫难度大幅度提高ꎬ需要在较

苛刻的工艺条件下ꎬ精制柴油硫含量才能满足要求ꎮ
在上述的操作工况下ꎬ单独加工沸腾床加氢柴油原

料油－２ 生产国Ⅵ标准柴油ꎬ工业装置难以满足长周

期运行的要求ꎬ可能会影响炼油企业柴油的物料平

衡ꎮ 因此ꎬ如加工馏程较重的沸腾床加氢柴油馏分

时ꎬ建议按一定比例掺炼到现有柴油精制加氢装置

或柴油改质装置ꎬ降低加工难度ꎮ

３　 结论

(１)沸腾床加氢柴油随着馏程变重ꎬ硫含量、氮
含量和芳烃含量等均有所增加ꎬ特别是硫化物中结

构复杂ꎬ难以脱除的 ４ꎬ６－二甲基二苯并噻吩等硫化

物含量大幅度提高ꎬ深度加氢脱硫难度也相应增大ꎮ
(２)工艺研究结果表明ꎬ以沸腾床加氢柴油馏

分为原料ꎬ在反应压力 ６􀆰 ５ ~ ７􀆰 ５ ＭＰａ、体积空速

１􀆰 ０~１􀆰 ５ ｈ－１、反应温度 ３５０~３７５℃、氢油体积比 ４００

工艺条件下ꎬ精制柴油各项指标(除十六烷值外)可
以满足国Ⅵ标准柴油的要求ꎮ

(３)对 ２ 种不同馏程沸腾床加氢柴油试验结果

表明ꎬ当终馏点为 ３３１℃时ꎬ可以在较缓和工艺条件

下ꎬ实现深度加氢脱硫ꎬ精制柴油硫含量达到国Ⅵ柴

油标准ꎻ当终馏点提高到 ３４２℃时ꎬ需要在较苛刻的

工艺条件下ꎬ才能达到相同的效果ꎮ
(４)当沸腾床加氢柴油馏分加氢生产国Ⅵ标准

柴油时ꎬ建议终馏点控制在不超过 ３４０℃ꎮ 如果需

要加工馏程较重的沸腾床渣油加氢柴油馏分时ꎬ建
议按一定比例掺炼到现有柴油精制加氢装置或柴油

改质装置中ꎬ降低加工难度ꎮ
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