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摘要:以重整抽余油为原料ꎬ采用实验与工业模拟相结合的方法对其加工生产 ９９％异己烷、９５％正己烷、９５％正庚烷溶剂油

进行了研究ꎮ 实验优化了加氢脱烯烃脱芳烃操作条件ꎬ对加氢产品精馏得到了符合指标要求的产品ꎻ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件设计

了 ５ 种精馏过程并以全年总投资费用(ＴＡＣ)最低为目标进行模拟优化ꎮ 结果表明ꎬ在温度 １５０℃、压力 １􀆰 ０ ＭＰａ、氢油体积比

３５０ ∶１、液时空速 ２􀆰 ０ ｈ－１时ꎬ加氢产品烯烃及芳烃质量分数最低ꎻ优化后精馏过程全年总投资费用(ＴＡＣ)为 ７５０􀆰 ２ 万美元 / ａꎮ
该流程中的异己烷塔采用热泵精馏技术ꎬ可使该塔的能耗降低 ４０􀆰 ８９％ꎬＴＡＣ 减少 ３２􀆰 １４％ꎮ
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　 　 重整抽余油指催化重整汽油经抽提芳烃后剩余

的混合馏分ꎬ目前主要作调和汽油组分或裂解乙烯

的原料ꎬ产品附加值较低[１－３]ꎮ 到 ２０２０ 年在全国范

围内推广使用车用乙醇汽油[４]ꎬ这给抽余油的利用

带来了局限性ꎬ所以抽余油深度利用ꎬ开发精细化学

品具有重要意义ꎮ
本研究分为实验研究和工业模拟 ２ 大部分ꎮ 以

某企业重整抽余油为原料ꎬ经加氢、精馏及模拟优

化ꎬ开发高纯度异己烷、正己烷和正庚烷产品ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 原料性质

实验用抽余油原料采自某石化企业ꎬ使用日本

岛津气相色谱质谱联用仪 ＧＣＭＳ－ＱＰ２０１０ 对原料组

成进行分析ꎬ测试结果平均值见表 １ꎮ
由表 １ 可知ꎬ原料油中异己烷质量分数 ３１􀆰 １９％ꎬ

　 　 　 　 　 　 　表 １　 原料组分质量分数 ％

项目 丁烷 戊烷 异己烷 烯烃 苯

质量分数 ０􀆰 ４５ ９􀆰 １２ ３１􀆰 １９ １􀆰 ５８ ０􀆰 １６

项目 正己烷 正庚烷 甲苯 剩余组分

质量分数 １２􀆰 ２０ ７􀆰 ４５ ０􀆰 １２ ３７􀆰 ７３

正己烷质量分数 １２􀆰 ２０％ꎬ正庚烷质量分数 ７􀆰 ４５％ꎻ
有害杂质烯烃质量分数 １􀆰 ５８％ꎬ包括己烯、庚烯、少
量的苯和甲苯ꎬ根据产品指标要求ꎬ需要对原料油进

行加氢精制去除杂质[５]ꎮ
１􀆰 ２　 加氢实验

实验在 ４００ ｍＬ 固定床加氢反应装置上进行ꎬ如
图 １ 所示ꎮ 催化剂为 Ｎｉ 系催化剂[６－７]ꎬ考察工艺条

件如下:反应温度 １２０ ~ １６０℃、压力 ０􀆰 ６ ~ １􀆰 ４ ＭＰａ、
氢油比 １５０ ∶１~４００ ∶１、体积空速 １􀆰 ０~３􀆰 ０ ｈ－１ꎮ 通过

测定产品的碘值评价产品的饱和度ꎬ利用气相色谱

􀅰９９１􀅰



现代化工 第 ４０ 卷第 ６ 期

仪分析加氢后苯和甲苯的含量[８]ꎮ

图 １　 加氢反应装置

１􀆰 ３　 精馏实验

装置采用带保温层的填料塔ꎬ如图 ２ 所示ꎮ 采

用间歇精馏方式ꎬ经过多次精馏得到符合质量分数

要求的异己烷、正己烷、正庚烷产品ꎮ

１—冷却水入口ꎻ２—冷却水出口ꎻ３—电磁继电器ꎻ

４—塔顶温度计ꎻ５—集液瓶ꎻ６—回流比控制器ꎻ７—精馏柱ꎻ

８—温度控制箱ꎻ９—塔釜温度计ꎻ１０—电加热套

图 ２　 间歇精馏装置

１􀆰 ４　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对 １０ 万 ｔ / ａ 重整抽余油

的综合利用进行分离流程模拟ꎬ根据不同关键组分

　 　 　 　 　 　 　

Ｔ１—初馏塔ꎻＴ２—异己烷塔ꎻＴ３—正己烷塔ꎻ

Ｔ４—溶剂油塔ꎻＴ５—正庚烷塔

图 ３　 流程五常规精馏工艺

的分离情况拟定了 ５ 种精馏流程ꎬ并对最优流程中

异己烷塔进行热泵研究ꎮ 以第五种流程为例ꎬ工艺

流程如图 ３ 所示ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 催化加氢

加氢产品的碘值随反应条件的变化如图 ４
所示ꎮ

１􀆰 ０ ＭＰａ、ＬＨＳＶ ２ ｈ－１、氢油比 ３００ ∶１

(ａ)碘值随反应温度的变化

１５０℃、ＬＨＳＶ ２ ｈ－１、氢油比 ３００ ∶１

(ｂ)碘值随反应压力的变化

１５０℃、１􀆰 ０ ＭＰａ、ＬＨＳＶ ２ ｈ－１

(ｃ)碘值随氢油比的变化

１５０℃、１􀆰 ０ ＭＰａ、氢油比 ３５０ ∶１

(ｄ)碘值随体积空速的变化

图 ４　 不同反应条件对碘值的影响

􀅰００２􀅰
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分析可知ꎬ温度 １５０℃、压力 １􀆰 ０ ＭＰａ、体积空速

２􀆰 ０ ｈ－１、氢油比 ３５０ ∶ １ꎬ此时生成油碘值最低为

０􀆰 ０１５ ２２ ｇ / １００ ｇꎬ芳烃含量为 ０ꎬ加氢效果最好且达

到指标要求ꎮ
２􀆰 ２　 精馏结果

多次精馏得到的异己烷、正己烷和正庚烷的质

量分数分别为 ９９􀆰 ３５％、９５􀆰 １６％和 ９６􀆰 １７％ꎬ符合指

标要求ꎮ
以异己烷为例ꎬ气相色谱分析如图 ５ 所示ꎮ 高

纯度异己烷气相色谱分析结果如表 ２ 所示ꎮ

图 ５　 高纯度异己烷气相色谱分析图

表 ２　 高纯度异己烷气相色谱分析表

峰号 出峰时间 / ｍｉｎ 质量分数 / ％ 组成

１ ２􀆰 ７７３ ０􀆰 ３２ ２􀆰 ２－二甲基丁烷

２ ２􀆰 ８９８ ７５􀆰 ４８ ２ꎬ３－二甲基丁烷

３ ２􀆰 ９９０ ２３􀆰 ５５ ３－甲基戊烷

４ ３􀆰 ０８２ ０􀆰 ６５ 正己烷

总计 　 １００ 　

２􀆰 ３　 流程模拟

由于原料组成的复杂性及某些物质与目的产品

温差很小ꎬ分离过程需五塔流程ꎮ 以“全年总投资

费用”(ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎬＴＡＣ)为目标函数ꎬ对各个

塔的进料位置、塔板数进行优化ꎬ使 ＴＡＣ 最小ꎬ从而

得到最优流程ꎮ ＴＡＣ 包括年均设备费用和操作费

用 ２ 部分[９]ꎬ单位是美元 / ａꎮ 设备费用主要包括塔

器、换热器(冷凝器和再沸器)以及压缩机费用ꎻ操
作费用包括冷却水、蒸汽及压缩机电费ꎮ 设项目的

投资回收期为 ３ 年ꎬＴＡＣ ＝设备投资 / ３ ＋年能耗成

本ꎮ 设备费用和能耗费用的估算公式见表 ３ 和

表 ４[１０－１１] ꎮ

表 ３　 设备费用 美元

参数 公式

冷凝器 ７２９６×Ａ０􀆰 ６５
Ｃ (ＡＣ ＝ １􀆰 １×ＱＣ / ０􀆰 ８５２×Ｔｍ)

再沸器 ７２９６×Ａ０􀆰 ６５
Ｒ (ＡＲ ＝ １􀆰 １×ＱＲ / ０􀆰 ５６８×Ｔｍ)

精馏塔 １７６４０×Ｄ１􀆰 ０６６×Ｌ０􀆰 ８０２

压缩机 １６２１􀆰 ３×Ｐ０􀆰 ８２

　 　 注:ＡＣ 为冷凝器的换热面积ꎬｍ２ꎻＡＲ 为再沸器的换热面积ꎬｍ２ꎻ

ＱＣ 为冷凝器能耗ꎬｋＷꎻＱＲ 为再沸器能耗ꎬｋＷꎻＴｍ 为冷热流体对数

平均温差ꎬＫꎻＤ 为塔径ꎬｍꎻＬ 为塔高ꎬｍꎻＰ 为压缩机功率ꎬｋＷꎮ

表 ４　 能耗费用

冷冻盐水 温度 / ℃ 进口 １０ꎬ出口 ２２

　 价格 / (美元􀅰ｔ－１) ０􀆰 ４

冷却水 温度 / ℃ 进口 ２５ꎬ出口 ３５

　 价格 / (美元􀅰ｔ－１) ０􀆰 ３

低压蒸汽 温度 / ℃ １８０

　 价格 / (美元􀅰ｔ－１) ３７􀆰 ３

电 价格 / (美元􀅰ＫＷｈ－１) ０􀆰 ２

能耗成本 / (美元􀅰ａ－１) ８０００×ｍ / Ｐ×Ｕ

　 　 注:Ｐ 为压缩机功率ꎬｋＷꎻｍ 为冷却水、蒸汽凝结水的流率ꎬｔ / ｈꎻ

Ｕ 为冷却水、蒸汽及压缩机电单价ꎮ

２􀆰 ３􀆰 １　 进料位置的影响

以再沸器热负荷最小为目标值ꎬ确定了各塔最

优的进料板位置[１２]ꎮ 以图 ３ 中的正己烷塔 Ｔ３ 为

例ꎬ维持塔顶正己烷质量分数和收率不变ꎬ固定塔板

数为 ５４ 块ꎬ当进料板位置由第 １５ 块增加到第 ３０ 块

时ꎬ塔底再沸器的热负荷和回流比的变化如图 ６ 所

示ꎮ 由图可知ꎬ随着进料板位置的增加ꎬ塔底再沸器

热负荷先降低后增加ꎬ回流比则先下降后趋于平缓ꎮ
当进料位置为第 ２４ 块板时ꎬ再沸器热负荷最小ꎬ此
时回流比也较小ꎬ即正己烷塔的最佳进料位置为第

２４ 块板ꎮ

１—回流比ꎻ２—再沸器热负荷

图 ６　 再沸器热负荷和回流比随进料位置的变化
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２􀆰 ３􀆰 ２　 理论塔板数的影响

保持产品的质量分数和回收率不变ꎬ通过改变

理论塔板数、进料位置、回流比等条件ꎬ以 ＴＡＣ 值最

小为目标ꎬ确定最佳的理论塔板数[１３]ꎮ 设备投资、
能耗、ＴＡＣ 随理论板数的变化见图 ７ꎮ 由图可知ꎬ塔
板数从 ４９ 块逐渐增加至 ７７ 块ꎬ投资费用逐渐增加

明显ꎬ能耗逐渐降低ꎬＴＡＣ 受设备投资和能耗共同

影响ꎬ在理论塔板数 ５４ 块时ꎬＴＡＣ 值最低ꎬ可确定该

塔的最佳理论塔板数为 ５４ 块ꎮ

１—ＴＡＣꎻ２—能耗ꎻ３—设备投资

图 ７　 ＴＡＣ、能耗、设备投资随理论板数的变化

２􀆰 ３􀆰 ３　 优化结果

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件优化后 ５ 种流程的设备成本、
能耗成本和 ＴＡＣ 值见表 ５ꎮ 由表可见ꎬ５ 种工艺流

程在异己烷、正己烷、正庚烷满足产品质量分数要求

的条件下ꎬ流程一的设备费用最低ꎬ为 ３８５􀆰 ４ 万美

元ꎬ流程五的能耗成本最低ꎬ为 ６１８􀆰 ９ 万美元 / ａꎬ综
合设备和能耗ꎬ流程五的全年总投资最小ꎬ为 ７５０􀆰 ２
万美元 / ａꎮ

表 ５　 精馏工艺模拟结果

项目 流程一 流程二 流程三 流程四 流程五

设备费用 / １０５ 美元 ３８􀆰 ５４ ４０􀆰 ００ ４２􀆰 ０１ ４２􀆰 ００ ３９􀆰 ３９

能耗费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ６２􀆰 ２１ ７０􀆰 ７４ ７１􀆰 ２６ ６４􀆰 ３３ ６１􀆰 ８９

ＴＡＣ / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ７５􀆰 ０６ ８４􀆰 ０７ ８５􀆰 ２６ ７８􀆰 ３３ ７５􀆰 ０２

２􀆰 ３􀆰 ４　 热泵精馏

热泵精馏技术[１４－１６] 是将塔顶蒸汽经压缩机压

缩后提高其蒸汽的温度ꎬ用于塔底供热ꎬ而塔顶蒸汽

冷凝ꎬ构成塔顶塔底的自身热平衡ꎬ既节约加热蒸

汽ꎬ也减少冷却水的消耗ꎬ从而达到大幅度节能的效

果[１７－１８]ꎮ 如图 ８ 所示ꎮ
流程五中 Ｔ２ 异己烷塔顶轻组分沸点 ３０􀆰 ２６℃ꎬ

循环冷却水无法将其完全冷却ꎬ需要使用冷冻盐水ꎬ
公用工程价格大幅提高ꎬ而热泵精馏的热交换过程

发生在塔顶和塔底物流之间ꎬ无需受到现场冷却水

　 　 　 　 　 　 　

图 ８　 流程五 Ｔ２ 异己烷塔热泵精馏技术

温度的限制[１９－２０]ꎮ 因此ꎬ拟对 Ｔ２ 异己烷塔采用热

泵技术ꎮ 优化前后的流程能耗和费用情况见表 ６ꎮ
表 ６　 异己烷塔常规精馏与热泵精馏模拟结果

项目 常规精馏 热泵精馏

塔顶温度 / ℃ ３０􀆰 ２６ ３０􀆰 ２６

塔底温度 / ℃ ６７􀆰 ８９ ６７􀆰 ８９

异己烷质量分数 / ％ ０􀆰 ９９４ ０􀆰 ９９３

塔顶冷凝器热负荷 / ｋＷ －５０２􀆰 ５ —

塔底再沸器热负荷 / ｋＷ ５２１􀆰 ７ —

压缩机出口压力 / ＭＰａ — ０􀆰 ４

压缩机轴功率 / ｋＷ — １３０􀆰 ８

辅助再沸器热负荷 / ｋＷ — １３２􀆰 ４

辅助冷却器热负荷 / ｋＷ — －２３９􀆰 ８

蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ９３３􀆰 １ 　

冷冻盐水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８６５７１􀆰 ９ 　

常温循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) — ２０６６８􀆰 ９

设备费用 / １０５ 美元 ４􀆰 ２０ ４􀆰 ３３

能耗费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ５􀆰 ６０ ３􀆰 ３１

ＴＡＣ / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ７􀆰 ００ ４􀆰 ７５

由表 ６ 可知ꎬ热泵精馏技术与常规精馏相比ꎬ在
满足产品质量分数要求的条件下ꎬ不但省去了冷冻

盐水的费用ꎬ也减少了蒸汽的消耗量ꎬ使异己烷塔的

能耗较常规过程减少了 ４０􀆰 ８９％ꎮ 虽然热泵技术增

加了压缩机成本ꎬ但是压缩机功率较小ꎬ总体设备费

用增加不大ꎬ约为 ３􀆰 １０％ꎮ 综上ꎬ将异己烷塔常规

精馏改为热泵精馏可使该塔的全年总投资费用

ＴＡＣ 值降低 ３２􀆰 １４％ꎮ

３　 结论

(１)加氢反应使生成油烯烃和芳烃基本饱和ꎬ
满足高附加值溶剂油质量要求ꎮ
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(２)精馏实验确定了每塔温度范围和关键组

分ꎬ得到了满足纯度要求的产品ꎮ
(３) Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟及优化后流程五的

ＴＡＣ 值最低ꎬ为 ７５０􀆰 ２ 万美元 / ａꎮ
(４)异己烷塔采用热泵精馏技术ꎬ该塔能耗费

用降低 ４０􀆰 ８９％ꎬＴＡＣ 值减少 ３２􀆰 １４％ꎮ
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需要强调的是ꎬ异丙醇与水会形成共沸物ꎬ共沸

组成为异丙醇质量分数 ８７􀆰 ４％ꎬ水质量分数 １２􀆰 ６％ꎬ
水醇摩尔比约 ０􀆰 ５ꎮ 因此ꎬ以热力学观点来看ꎬ如果

采用高温常压气相脱水工艺ꎬ原料含水量对异丙醇

的转化率影响可忽略ꎬ若以异丙醇与水的共沸物作

为原料进料ꎬ无需对异丙醇原料进行单独的脱水处

理ꎬ可简化前述丙酮加氢制异丙醇装置分离单元的

流程ꎬ降低分离单元能耗和操作负荷ꎮ

３　 结论

通过对异丙醇脱水过程中涉及的主、副反应进

行热力学分析ꎬ温度增加将有利于主反应ꎮ 为获得

原料高转化率与产品高选择性ꎬ建议反应在高温、低
压下进行ꎬ考虑工业化技术的经济性ꎬ异丙醇脱水制

备丙烯适宜采用高温常压气相工艺ꎮ 同时ꎬ原料含

水量对反应的影响可忽略ꎬ无需对异丙醇进行干燥

处理ꎮ 相反ꎬ采用异丙醇和水共沸物进料ꎬ可降低丙

酮加氢制异丙醇装置的分离能耗和负荷ꎬ从而提升

丙酮加氢、脱水制丙烯路线的总体经济性ꎮ
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