
Ｄｅｃ. ２０１８ 现代化工 第 ３８ 卷第 １２ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０１８ 年 １２ 月

环丁砜纯度对粗苯加氢油萃取
精馏系统的影响及技术优化

曹继温∗ꎬ孙其红

(唐山中润煤化工有限公司ꎬ河北 唐山 ０６３６１１)

摘要:对粗苯加氢油萃取精馏操作过程的关键影响因素环丁砜溶剂质量进行了分析研究ꎬ阐述了溶剂纯度对萃取精馏

过程分离效率的影响ꎬ确定了一定的溶剂纯度条件下最佳粗苯加氢油萃取精馏操作控制参数ꎬ实施了现有塔器高效塔内件

技术改造ꎬ在稳定生产的基础上ꎬ大大提高了系统的加工能力ꎬ对萃取精馏装置的技术升级和萃取精馏过程的操作调整具有

指导意义ꎮ
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中图分类号:ＴＱ２４１.１　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１８)１２－０１８８－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１８.１２.０４２　

Ｉｍｐａｃｔ ｏｆ ｓｕｌｆｏｌａｎｅ ｐｕｒｉｔｙ ｏｎ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ｆｏｒ ｃｒｕｄｅ ｂｅｎｚｅｎｅ
ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｏｉｌ ａｎｄ ｃｏｎｃｅｒｎｉｎｇ ｔｅｃｈｎｉｃａｌ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

ＣＡＯ Ｊｉ￣ｗｅｎ∗ꎬ ＳＵＮ Ｑｉ￣ｈｏｎｇ
(Ｔａｎｇｓｈａｎ Ｚｈｏｎｇｒｕｎ Ｃｏａｌ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｃｏ.ꎬ Ｌｔｄ.ꎬ Ｔａｎｇｓｈａｎ ０６３６１１ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ｂａｓｅｄ ｏｎ ｔｈｅ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃ ｏｆ ｔｈｅ ｃｒｕｄｅ ｂｅｎｚｏｌ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｏｉｌ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ
ｔｈｉｓ ｐａｐｅｒ ｅｘｐｏｕｎｄｓ ｔｈｅ ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｓｕｌｆｏｌａｎｅ ｓｏｌｖｅｎｔ ｑｕａｌｉｔｙꎬｔｈｅ ｋｅｙ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅ ｆａｃｔｏｒｓꎬｏｎ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｏｆ ｔｈｅ
ｐｒｏｃｅｓｓ.Ｔｈｅ ｏｐｔｉｍａｌ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ａｒｅ ｄｅｔｅｒｍｉｎｅｄ ｆｏｒ ｔｈｅ ｃｒｕｄｅ ｂｅｎｚｏｌ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｏｉｌ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ
ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｕｎｄｅｒ ｔｈｅ ｃｅｒｔａｉｎ ｓｏｌｖｅｎｔ ｐｕｒｉｔｙ.Ａ ｔｅｃｈｎｉｃａｌ ｒｅｎｏｖａｔｉｏｎ ｉｓ ｅｘｅｃｕｔｅｄ ｔｏ ｔｈｅ ｈｉｇｈ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｔｒａｙ ｗｉｔｈｉｎ ｔｈｅ
ｅｘｉｓｔｉｎｇ ｔｏｗｅｒꎬ ｗｈｉｃｈ ｉｍｐｒｏｖｅｓ ｇｒｅａｔｌｙ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓｉｎｇ ａｂｉｌｉｔｙ ｏｆ ｔｈｅ ｓｙｓｔｅｍ. Ｉｔ ｈａｓ ｇｕｉｄｉｎｇ ｓｉｇｎｉｆｉｃａｎｃｅ ｔｏ ｕｐｇｒａｄｅ
ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｆｏｒ ｔｈｅ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｕｎｉｔ ａｎｄ ａｄｊｕｓｔ ｔｈｅ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎꎻ ｓｏｌｖｅｎｔ ｐｕｒｉｔｙꎻ ｔｅｃｈｎｉｃａｌ ｒｅｎｏｖａｔｉｏｎꎻ ｐａｒａｍｅｔｅｒ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

　 收稿日期:２０１８－０５－１８ꎻ修回日期:２０１８－１０－０９
　 作者简介:曹继温(１９７０－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ高级工程师ꎬ研究方向为化学工程ꎬ通讯联系人ꎬｇｘｌｉｓｈｅｎｇｌｉｎ＠ １２６.ｃｏｍꎮ

　 　 近年来ꎬ国内粗苯加氢精制装置中萃取精馏系

统多采用以环丁砜为溶剂的萃取精馏工艺技

术[１－６]ꎬ随着生产进行ꎬ环丁砜溶剂劣质化问题引起

了广泛重视ꎬ科技工作者对生产过程中环丁砜溶剂

劣质化的原因和机理进行了较深入的研究ꎬ并提出

了溶剂再生、提纯技术等[７－１０]诸多防范措施ꎬ但循环

溶剂仍不能达到新溶剂指标ꎬ环丁砜溶剂纯度成为

制约生产的主要指标ꎮ 研究不同环丁砜溶剂纯度对

萃取精馏过程的影响ꎬ同时配合塔内件的技术改造ꎬ
优化生产控制参数ꎬ可以更好地指导生产实践ꎬ具有

广泛的指导意义ꎮ

１　 工艺流程及萃取精馏塔操作参数

粗苯加氢油进入萃取精馏塔后ꎬ在溶剂环丁砜

的作用下ꎬ芳烃组分与非芳烃组分得以有效分离ꎬ非
芳烃自塔顶采出冷却后ꎬ一部分用于回流ꎬ一部分作

为产品采出ꎬ富含芳烃组分的富溶剂进入溶剂回收

系统脱除芳烃组分ꎬ之后回送入萃取精馏塔ꎬ工艺流

程见图 １ꎮ

图 １　 工艺流程

某公司粗苯加氢油萃取精馏系统设计加工能力

１１􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ其中主要设备萃取精馏塔由上下两段组

合而成ꎬ上段短而细ꎬ高 ５􀆰 ５ ｍꎬ直径 ０􀆰 ６ ｍꎬ内设 １０
层一体式浮阀塔板ꎬ下段长而粗ꎬ高 ５８􀆰 ５７８ ｍꎬ直径

１􀆰 ８ ｍꎬ内设 ７７ 层浮阀塔板ꎬ粗苯加氢油从第 ５４ 层
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塔板进塔ꎬ循环溶剂从第 １１ 层塔板进塔ꎬ主要设计

操作参数见表 １ꎮ
表 １　 设计操作参数　

项目 设计参数 项目 设计参数

回流比 ０􀆰 ８ 进料温度 / ℃ ９５

溶剂比 ７􀆰 １ 溶剂温度 / ℃ １１５

塔顶压力 / ｋＰａ ８０ 灵敏板温度 / ℃ １４６

塔顶温度 / ℃ ８４ 塔底温度 / ℃ １６４

２　 环丁砜溶剂纯度对萃取精馏的影响分析

该萃取精馏系统投入运行后ꎬ随着生产过程的

进行ꎬ溶剂环丁砜质量分数呈现出不断降低的趋势ꎬ
通过采用气相色谱法对环丁砜纯度进行了跟踪测

定[１１－１２]ꎬ得到 ２０１３ 年 ３ 月—９ 月环丁砜溶剂纯度数

据见表 ２ꎮ
表 ２　 环丁砜质量分数 ％

日期 ３ 月 ２０ 日 ４ 月 ５ 日 ４ 月 ２０ 日 ５ 月 ５ 日

质量分数 ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ４ ９９􀆰 ２ ９８􀆰 ９

日期 ５ 月 ２０ 日 ６ 月 ５ 日 ６ 月 ２０ 日 ７ 月 ５ 日

质量分数 ９８􀆰 ７ ９８􀆰 ２ ９７􀆰 ７ ９７􀆰 １

日期 ７ 月 ２０ 日 ８ 月 ５ 日 ８ 月 ２０ 日 ９ 月 ５ 日

质量分数 ９６􀆰 ３ ９５􀆰 ３ ９４􀆰 １ ９２􀆰 ８

随着溶剂纯度的降低ꎬ萃取精馏塔塔顶温度、塔
顶非芳烃含苯量、塔底非芳烃含量、塔底热负荷操作

参数的变化见图 ２ꎮ
由图 ２ 可见ꎬ随着该装置萃取精馏系统溶剂纯

度的逐渐降低ꎬ塔顶非芳烃产品中苯质量分数不断

升高ꎬ塔底富溶剂中的非芳烃质量分数先缓慢降低

后快速上升ꎬ塔顶温度逐渐升高ꎬ塔底热负荷逐渐

降低ꎮ
随着环丁砜溶剂纯度的降低ꎬ萃取塔塔顶温度

不断升高ꎬ说明自塔顶馏出的气相组成发生了很大

的变化ꎬ与塔顶产品非芳烃中苯质量分数数据相对

应ꎬ在循环溶剂量一定时ꎬ其纯度对塔顶非芳烃苯质

量分数有明显的影响ꎬ溶剂纯度降低ꎬ导致萃取精馏

塔内溶剂浓度降低ꎬ塔顶非芳烃含苯量升高ꎬ造成芳

烃损失ꎬ塔底富溶剂中的非芳烃质量分数先缓慢降

低后快速上升ꎬ说明溶剂纯度大于一定值时对塔分

离效率影响不大ꎬ塔底非芳烃随溶剂量而减少ꎬ但溶

剂纯度低于一定值后ꎬ萃取塔的分离效率逐渐降低ꎬ

　 　 　 　 　 　 　

１—塔顶非芳烃含苯质量分数ꎻ２—塔底非芳烃质量分数

(ａ)

１—塔顶温度ꎻ２—塔底热负荷

(ｂ)

图 ２　 不同环丁砜质量分数操作参数的变化

一般要保证萃取精馏能取得良好效果ꎬ需使溶剂质

量分数保持在 ９８􀆰 ５％以上ꎬ塔底热负荷逐步降低ꎬ
原因是环丁砜组分的进料量有所降低ꎬ即实际容积

比有所降低ꎬ由于萃取精馏过程的溶剂量较原料量

相比很大ꎬ故塔底热负荷与溶剂质量分数几乎呈线

性关系ꎮ
溶剂纯度降低至一定程度后ꎬ不仅塔顶非芳烃

产品中苯质量分数和塔底富溶剂中的非芳烃质量分

数严重超出设计指标ꎬ且萃取精馏塔运行失稳ꎬ主要

体现在塔压力梯度紊乱ꎬ引起温度梯度失衡ꎬ每隔几

天就要降低生产负荷进行调整ꎮ
经过对溶剂再生系统进行强化ꎬ调整再生操作

参数ꎬ加强了溶剂再生效果ꎬ同时对溶剂回收塔的操

作也进行了严格控制ꎬ该装置环丁砜质量分数基本

可以保持在 ９５􀆰 ５％左右ꎬ但萃取塔不能稳定运行ꎬ
且塔顶非芳烃中苯质量分数及塔底非芳烃质量分数

严重超标ꎮ

３　 技术改造和参数优化

３􀆰 １　 技术改造

为了使萃取精馏系统安全稳定运行ꎬ研究选用

更加高效的 ＣＪＳＴ 塔板[１３－１４]对萃取塔内件进行了技

术改造ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件针对非芳烃－芳烃体

系的萃取精馏过程进行了数据模拟[１５－１６]ꎬ经计算得

出萃取塔水力学参数见表 ３、表 ４ꎮ

􀅰９８１􀅰



现代化工 第 ３８ 卷第 １２ 期

表 ３　 萃取精馏塔精馏段水力学参数

项目 １００％负荷 ６０％负荷 １２０％负荷

模拟结果

　 气相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３３０５􀆰 ３６ １９８３􀆰 ２２ ３９６６􀆰 ４３

　 气相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １􀆰 ３８ １􀆰 ３８ １􀆰 ３８

　 液相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １２７ ７６􀆰 ２ １５２􀆰 ４

　 液相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １１３８􀆰 ００ １１３８􀆰 ００ １１３８􀆰 ００

原有设备参数

　 塔径 / ｍ １􀆰 ８０ １􀆰 ８０ １􀆰 ８０

　 板间距 / ｍ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ５０

　 溢流型式 双 双 双

　 出口堰高 / ｍ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１

　 堰长(Ｌｗ) / ｍ ２􀆰 ６１ ２􀆰 ６１ ２􀆰 ６１

　 降液管底隙 / ｍ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５

　 降液管面积 / ｍ２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２５

　 塔板开孔率 / ％ ３􀆰 ７１ ３􀆰 ７１ ３􀆰 ７１

流体力学计算数据

　 空塔气速 ０􀆰 ３６ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ４３

　 液流强度 / (ｍ３􀅰ｍ－１􀅰ｈ－１) ４９􀆰 ００ ２９􀆰 ４０ ５８􀆰 ８０

　 板孔气速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ９􀆰 ７４ ５􀆰 ８４ １１􀆰 ６９

　 板孔动能因子 １１􀆰 ４４ ６􀆰 ８６ １３􀆰 ７３

　 液体停留时间 / ｓ ６􀆰 ９８ １１􀆰 ６４ ５􀆰 ８２

　 降液管中清液层高度 / ｍｍ ９８􀆰 ２２ ５８􀆰 ９３ １１７􀆰 ８６

　 降液管底隙流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ３３ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ３９

　 塔板压降 / Ｐａ ６５５􀆰 ４９ ３９３􀆰 ３０ ７８６􀆰 ５９

　 液体表面张力 / (ｄｙｎ􀅰ｃｍ－１) ３８􀆰 ５０ ３８􀆰 ５０ ３８􀆰 ５０

　 雾沫夹带量 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ００８ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００９

　 泛点率 / ％ １２􀆰 ５８ ７􀆰 ５５ １５􀆰 ０９

表 ４　 萃取精馏塔提馏段水力学参数

项目 １００％负荷 ６０％负荷 １２０％负荷

模拟结果

　 汽相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １１１９２􀆰 １７ ６７１５􀆰 ３０ １３４３０􀆰 ６０

　 汽相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ２􀆰 ２２ ２􀆰 ２２ ２􀆰 ２２

　 液相流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １５６􀆰 ８ ９０􀆰 ８４ １８１􀆰 ６８

　 液相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １０８９􀆰 ００ １０８９􀆰 ００ １０８９􀆰 ００

原有设备参数

　 塔径 / ｍ ２􀆰 ００ ２􀆰 ００ ２􀆰 ００

　 板间距 / ｍ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ６０

　 溢流型式 双 双 双

　 出口堰高 / ｍ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１

　 堰长(Ｌｗ) / ｍ ２􀆰 ７７６ ２􀆰 ７７６ ２􀆰 ７７６

　 降液管底隙 / ｍ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４

　 降液管面积 / ｍ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ２８

　 塔板开孔率 / ％ ７􀆰 ６４ ７􀆰 ６４ ７􀆰 ６４

流体力学计算数据

　 空塔气速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ９９ ０􀆰 ５９ １􀆰 １９

　 液流强度 / (ｍ３􀅰ｍ－１􀅰ｈ－１) ５４􀆰 ０７ ３２􀆰 ４４ ６４􀆰 ８９

　 板孔气速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １２􀆰 ９５ ７􀆰 ７７ １５􀆰 ５４

　 板孔动能因子 １９􀆰 ３０ １１􀆰 ５８ ２３􀆰 １６

　 液体停留时间 / ｓ ７􀆰 ８６ １３􀆰 １０ ６􀆰 ５５

　 降液管中清液层高度 / ｍｍ １３１􀆰 ６１ ７８􀆰 ９７ １５７􀆰 ９３

　 降液管底隙流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ３７ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ４５

　 塔板压降 / Ｐａ １０２２􀆰 ８７ ６１３􀆰 ７２ １２２７􀆰 ４５

　 液体表面张力 / (ｄｙｎ􀅰ｃｍ－１) ３４􀆰 ２９ ３４􀆰 ２９ ３４􀆰 ２９

　 雾沫夹带量 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ０９１ ０􀆰 ０５５ ０􀆰 １１０

　 泛点率 / ％ ４４􀆰 ７５ ２６􀆰 ８５ ５３􀆰 ７０

根据计算结果ꎬ对萃取精馏塔进行了技术改造ꎬ
原萃取精馏塔壳体利旧ꎬ上段 １０ 层一体式浮阀塔板

保持不变ꎬ下段更换为 ７０ 层 ＣＪＳＴ 塔板ꎬ循环溶剂仍

从第 １１ 层塔板进塔ꎬ粗苯加氢油改自第 ４９ 层塔板

进塔ꎮ
３􀆰 ２　 参数确定和优化

溶剂质量分数控制 ９５􀆰 ５％ꎬ保持装置加工能力

１１􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ以溶剂比、溶剂温度、回流比作为可调参

数ꎬ以塔顶非芳烃中苯质量分数(≤１０％)、塔底非

芳烃质量分数(≤１０－３)为质量控制指标ꎬ同时监控

塔顶温度、灵敏板温度、塔底温度ꎬ以塔底热负荷为

考察指标ꎬ在数据模拟的基础上ꎬ利用实验选择装置

最佳操作条件ꎬ实验方案及结果见表 ５ꎮ
表 ５　 实验方案及结果

序号 溶剂比

溶剂

温度 /
℃

回流比

塔顶

温度 /
℃

塔底

温度 /
℃

塔顶

苯质量

分数 /
％

塔底非

芳烃质

量分数 /

１０－６

塔底热

负荷 /

(１０８ Ｊ􀅰

ｈ－１)

１ ７􀆰 ３ １１５ ０􀆰 ９ ８４􀆰 ５ １６４􀆰 ３ １０􀆰 ４４ １０３６ ９１􀆰 ６３

２ ７􀆰 ３ １１５ ０􀆰 ８ ８４􀆰 ３ １６４􀆰 ２ ９􀆰 １６ １０１１ ９１􀆰 ６３

３ ７􀆰 ３ １１０ ０􀆰 ９ ８３􀆰 ９ １６４􀆰 ５ ７􀆰 １６ ９５２ ９３􀆰 ５１

４ ７􀆰 ３ １１０ ０􀆰 ８ ８３􀆰 ７ １６４􀆰 ５ ６􀆰 ３９ ９２１ ９３􀆰 ５１

５ ７􀆰 ３ １１０ ０􀆰 ７ ８４􀆰 ２ １６４􀆰 ４ ８􀆰 ２４ ９９８ ９３􀆰 ５１

􀅰０９１􀅰
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续表

序号 溶剂比

溶剂

温度 /
℃

回流比

塔顶

温度 /
℃

塔底

温度 /
℃

塔顶

苯质量

分数 /
％

塔底非

芳烃质

量分数 /

１０－６

塔底热

负荷 /

(１０８ Ｊ􀅰

ｈ－１)

６ ７􀆰 ２ １１５ ０􀆰 ９ ８４􀆰 ７ １６４􀆰 １ １１􀆰 ６８ １０８４ ９０􀆰 ７５

７ ７􀆰 ２ １１５ ０􀆰 ８ ８４􀆰 ３ １６４􀆰 １ ９􀆰 ８９ １０４４ ９０􀆰 ７５

８ ７􀆰 ２ １１０ ０􀆰 ９ ８４􀆰 １ １６３􀆰 ９ ８􀆰 ５４ ９９５ ９２􀆰 ５９

９ ７􀆰 ２ １１０ ０􀆰 ８ ８３􀆰 ９ １６３􀆰 ９ ７􀆰 ６４ ９６８ ９２􀆰 ５９

１０ ７􀆰 ２ １１０ ０􀆰 ７ ８４􀆰 ２ １６３􀆰 ９ ９􀆰 ３７ １０３２ ９２􀆰 ５９

１１ ７􀆰 １ １１５ ０􀆰 ９ ８５􀆰 ５ １６３􀆰 ７ １３􀆰 ２６ １１３７ ８９􀆰 ８３

１２ ７􀆰 １ １１５ ０􀆰 ８ ８５􀆰 １ １６３􀆰 ７ １２􀆰 ６３ １１１８ ８９􀆰 ８３

１３ ７􀆰 １ １１０ ０􀆰 ９ ８４􀆰 ５ １６３􀆰 ６ １０􀆰 ９２ １０５８ ９１􀆰 ６７

１４ ７􀆰 １ １１０ ０􀆰 ８ ８４􀆰 ３ １６３􀆰 ５ ９􀆰 ９７ １０３２ ９１􀆰 ６７

１５ ７􀆰 １ １１０ ０􀆰 ７ ８４􀆰 ９ １６３􀆰 ５ １２􀆰 １３ １１２４ ９１􀆰 ６７

由表 ４ 可见ꎬ序号 ３、４、５、８、９ 方案均能满足产

品质量要求ꎬ而序号 ８、９ 方案塔底蒸汽消耗量最低ꎬ
比较序号 ８、９ 方案ꎬ序号 ９ 方案质量更好ꎬ更利于生

产稳定运行ꎬ因此ꎬ选择最佳操作条件为:溶剂比

７􀆰 ２、溶剂温度 １１０℃、回流比 ０􀆰 ８ꎮ
３􀆰 ３　 研究效果

通过技术改造ꎬ 在保持循环溶剂质量分数

≥９５􀆰 ５％的情况下ꎬ粗苯加氢油进料量 １１􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ萃
取精馏系统达到稳定运行ꎬ生产操作参数见表 ６ꎮ

表 ６　 生产操作参数

进料温度 / ℃ 溶剂比 溶剂温度 / ℃ 回流比

９５ ７􀆰 ２ １１０ ０􀆰 ８

塔顶压力 / ｋＰａ 塔顶温度 / ℃ 灵敏板温度 / ℃ 塔底温度 / ℃

７８ ９３􀆰 ９ １４６􀆰 ０ １６３􀆰 ９

在系统稳定运行的情况下ꎬ逐步增加进料量至

１４􀆰 ４ ｔ / ｈꎬ此时加工能力提升超过 ２５％ꎬ萃取精馏塔

仍能稳定运行ꎬ各种操作参数均保持稳定ꎬ仅塔顶压

力升高至 ８０ ｋＰａꎬ萃取塔顶非芳烃含苯量和塔底富

溶剂中的非芳烃含量基本稳定ꎮ 通过技术改造ꎬ萃
取精馏系统不但能够稳定运行ꎬ保证了产品质量ꎬ而
且加工能力大幅提高ꎬ年创效达 ５００ 万元ꎬ经济效益

显著ꎮ

４　 结论

(１)萃取精馏系统的萃取溶剂用量很大ꎬ溶剂

比、溶剂温度及溶剂纯度是保证萃取精馏系统安全

稳定操作的最重要因素ꎮ
(２)溶剂质量分数保持在 ９８􀆰 ５％以上ꎬ萃取精

馏系统的生产操作能达到最佳效果ꎮ
(３)粗苯加氢精制装置运行中ꎬ应随时监控并

通过有效的溶剂再生和溶剂回收操作控制环丁砜溶

剂劣化ꎮ
(４)控制溶剂质量分数在 ９５􀆰 ５％以上ꎬ通过合

理的技术改造ꎬ可以实现系统稳定运行ꎬ保证产品

质量ꎮ
(５)采用高效的塔内件对现有塔器进行技术改

造ꎬ不但可以实现系统稳定运行ꎬ而且可以大大提高

系统加工能力ꎮ
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