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摘要:基于环戊烷制取项目ꎬ提出了隔壁萃取精馏的新工艺ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的 Ｍｕｌｔｉｆｒａｃ 模块ꎬ以 ＤＭＦ 为萃取剂ꎬ对

隔壁萃取精馏过程进行了研究ꎮ 通过灵敏度分析对影响分离的操作参数进行了优化ꎬ根据优化后的结果可以得到质量分数为
９９􀆰 ６１％的环戊烷ꎬ质量分数为 ９０􀆰 １５％的 ２ꎬ２－二甲基丁烷ꎬ主要原因是隔壁萃取精馏塔能够有效地避免组分返混ꎬ提高精馏效
率ꎮ 和常规工艺相比ꎬ隔壁萃取精馏节能 １８􀆰 １％ꎬ并减少了相关塔件设备的投资ꎮ
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　 　 环戊烷是一种重要的化工基础原料ꎬ具有清洁、
导热系数小、化学性质稳定等优点ꎬ常用来代替有害

的氯氟烃(ＣＦＣＳ)作为冰箱、冰柜以及其他硬质泡沫

的发泡剂[１]ꎮ 戊烷精制产品中ꎬ环戊烷有着广阔的

应用前景ꎬ产品附加值较高ꎮ 市场中目前多为工业

的混合戊烷ꎬ应用范围有一定的局限性ꎬ影响了企业

生产的实际效益ꎬ因此环戊烷产品的精制和开发是

主要的研究方向[２]ꎮ
戊烷产品分离精制的过程中ꎬ混合原料中 ２ꎬ２－

二甲基丁烷沸点为 ４９􀆰 ７℃ꎬ环戊烷沸点为 ４９􀆰 ３℃ꎬ
两者不仅是近沸体系ꎬ也是共沸体系ꎬ采用普通精馏

手段难以进行有效分离[３]ꎮ 针对共沸体系ꎬ工业上

常采用萃取精馏[４]、变压精馏[５] 和盐效精馏[６] 等特

殊精馏方法ꎮ
为了实现能源高效、合理的运用ꎬ对传统的精馏

塔进行结构改造已经成为了一个研究热点ꎮ 隔壁精

馏塔是一种新型的结构塔ꎬ主要构造是在传统的精

馏塔内加 １ 块竖直的隔板ꎬ将常规的二塔流程利用

１ 个单塔集成来实现[７]ꎮ 采用隔壁塔技术减少了再

沸器、冷凝器等相关塔件的数量ꎬ能够有效地降低能

耗ꎬ减少投资成本ꎮ 目前已有将特殊精馏和隔壁塔

进行相关结合的改造ꎬ鲍长远等[８] 进行了异丙醇反

应隔壁精馏的研究ꎬ和常规反应精馏相比ꎬ能够减少

２０􀆰 ４％的能耗ꎮ 国内外学者也有少量进行隔壁萃取

精馏的研究[９－１１]ꎬ环戊烷和 ２ꎬ２－二甲基丁烷体系还

未见相关报道ꎮ
本文中根据某石化企业的环戊烷分离设计项

目ꎬ以 ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)为萃取剂ꎬ利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行隔壁萃取精馏塔的模拟和研

究ꎮ 将优化后的结果和传统的常规萃取流程进行对

比ꎬ得出相关的能耗数据ꎬ以期为企业的工业应用提

供参考依据ꎮ

１　 流程模拟

１􀆰 １　 常规萃取精馏

戊烷的精制先经过正戊烷塔、异戊烷塔等前序

􀅰１２２􀅰
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工段ꎬ得到正戊烷、异戊烷产品ꎬ分离后的混合物利

用萃取精馏工艺制得环戊烷产品ꎮ 萃取精馏常规流

程如图 １ꎬ包括萃取塔和溶剂回收塔ꎮ 该项目设计

进料 流 量 为 ５７２ ｋｇ / ｈꎬ 进 料 温 度 ４１􀆰 ３℃、 压 力

０􀆰 ８ ＭＰａꎬ具体组成如表 １ 所示ꎬ萃取剂进料流量为

５ ６０３ ｋｇ / ｈꎮ 根据文献[１２]ꎬ选择 ＳＲＫＭ 物性方法

进行流程模拟ꎮ

图 １　 常规萃取精馏示意图

表 １　 环戊烷分离流程进料组成 ％

组分 正戊烷 环戊烷 ２ꎬ２－二甲基丁烷 ２－甲基戊烷

质量分数 ０􀆰 ０４ ９１􀆰 １６ ８􀆰 ６９ ０􀆰 １１

按照设计要求ꎬ萃取塔塔顶采出 ２ꎬ２－二甲基丁

烷(质量分数≥９０％)ꎬ进入罐区储备ꎬ塔底混合物

作为溶剂回收塔进料ꎮ 在溶剂回收塔ꎬ塔顶采出高

纯度的环戊烷产品(质量分数≥９９􀆰 ６％)ꎬ塔底得到

萃取剂 ＤＭＦ(质量分数≥９９􀆰 ９％)作为循环流股返

回萃取精馏塔ꎮ
１􀆰 ２　 隔壁萃取精馏

隔壁萃取精馏塔是在传统的精馏塔内加 １ 个竖

直的隔板ꎬ将其分为 ３ 个部分[１３]ꎬ如图 ２ 所示ꎬ实现

了常规的萃取精馏塔和溶剂回收塔的合并ꎮ Ⅰ部分

为萃取精馏段ꎬ萃取剂和原料经过Ⅰ部分实现萃取

精馏ꎬ塔顶馏出物为高浓度的 ２ꎬ２－二甲基丁烷ꎻⅡ
部分为溶剂回收段ꎬ塔顶馏出物为高纯度的环戊烷

产品ꎻⅢ部分为公共提馏段ꎬ萃取剂 ＤＭＦ 从塔底采

出ꎬ作为循环流股返回Ⅰ部分ꎮ 隔壁萃取精馏塔共

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 隔壁萃取精馏塔示意图

用 １ 个再沸器ꎬ塔内进行能量集成ꎬ能够有效地减少

能耗ꎮ
隔壁萃取精馏塔的等效模型如图 ３ 所示ꎬⅠ和

Ⅲ部分合并为主塔(Ｃ)ꎬⅡ部分为副塔(Ｔ)ꎮ 原料

和萃取剂从主塔进入ꎬ塔顶采出高浓度的 ２ꎬ２－二甲

基丁烷ꎬ副塔塔顶采出环戊烷产品ꎬ塔底采出 ＤＭＦ
循环 使 用ꎮ 汪 丹 峰[１４] 利 用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 的

Ｍｕｌｔｉｆｒａｃ 模块研究了甲醇－碳酸二甲酯的隔壁萃取

精馏ꎬ得到了理想的节能效果ꎮ 本文中同样采用

Ｍｕｌｔｉｆｒａｃ 模块对环戊烷 / ２ꎬ２－二甲基丁烷体系进行

模拟和优化ꎮ

图 ３　 隔壁萃取精馏塔等效模型

隔壁萃取精馏塔的初始参数一般根据常规萃取

精馏的模拟结果进行设置ꎬ由 Ｗｕ 等[１５] 提出的方

法ꎬ主板塔板数为 ６０ꎬ副塔板数为 ４２ꎬ原料进料为第

２６ 块板ꎬ萃取剂进料位第 ５ 块板ꎬ主塔塔顶采出量

５６ ｋｇ / ｈꎬ副塔塔顶采出量 ５１７ ｋｇ / ｈꎮ 对设置的参数

进行灵敏度分析ꎬ探讨原料进料位置、萃取剂进料位

置、溶剂比、回流比、隔板位置以及分配比对分离效

果和热负荷的影响ꎬ确定优化的操作条件ꎬ为工业化

应用提供操作参数ꎮ

２　 操作参数的优化

２􀆰 １　 原料进料位置的影响

环戊烷的分离效果和塔釜热负荷受到原料进料

位置的影响ꎮ 在萃取精馏的过程中ꎬ原料进料位置

需和萃取剂进料位置保持一定的距离以保证分离效

果ꎮ 原料进料位置过于靠下ꎬ需要更多的热量维持

气相上升ꎬ塔釜热负荷增加ꎻ进料位置靠上ꎬ萃取精

馏段过少ꎬ分离效果会有所下降ꎬ因此需要选择合适

的进料位置ꎮ
如图 ４ 所示ꎬ在 １０ ~ ３５ 块板之间ꎬ随着原料进

料位置的下移ꎬ环戊烷的质量分数先增加后下降ꎬ塔
釜热负荷先下降后上升ꎮ 原料进料位置和萃取剂进

料位置需要足够的差距保证分离效果ꎬ但是进料位

置越靠下ꎬ距离隔板位置越近ꎬ分离效果会变差ꎮ 由

􀅰２２２􀅰
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图形趋势ꎬ在 １５ ~ ３０ 块板之间ꎬ塔釜热负荷变化不

大ꎬ第 ２３ 块板时ꎬ环戊烷取得最佳的分离效果ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ４　 原料进料位置对热负荷和环戊烷

质量分数的影响

２􀆰 ２　 萃取剂进料位置的影响

萃取剂的进料位置需要在萃取塔的上部ꎬ保持

一定的浓度ꎮ 萃取剂进料位置过于靠上ꎬ会导致一

部分产物和萃取剂从塔顶馏出ꎬ影响分离效果ꎻ进料

位置越靠下ꎬ萃取精馏段变少ꎬ降低了产品纯度ꎮ 萃

取剂进料位置在和塔顶保持一定距离的同时要考虑

到对萃取精馏段的影响ꎮ
萃取剂进料位置对环戊烷的纯度和塔釜热负荷

的影响如图 ５ 所示ꎮ 在第 ２ 块到第 １０ 块板变化时ꎬ
随着进料位置的下移ꎬ环戊烷产品的质量分数先增

大后减小ꎬ塔釜热负荷先下降后上升ꎮ 第 ３ 块板时ꎬ
环戊烷分离效果最好ꎬ且热负荷较低ꎬ因此选择第 ３
块板作为萃取剂的最佳进料位置ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ５　 萃取剂进料位置对热负荷和

环戊烷质量分数的影响

２􀆰 ３　 溶剂比的影响

溶剂比的大小对萃取精馏的分离效果和塔釜热

负荷有较大的影响ꎮ 溶剂比过小ꎬ待分离的体系相

对挥发度改变较小ꎬ分离效果不理想ꎻ溶剂比过大ꎬ
分离程度变化不大ꎬ热负荷增加较为显著ꎬ因此选择

适宜的溶剂比是萃取精馏的关键ꎮ
根据图 ６ 所示的结果ꎬ随着溶剂比的增加ꎬ环

戊烷的质量分数先有所增加后基本不变ꎬ塔釜热

负荷不断增大ꎬ结合分离效果和热负荷ꎬ选定溶剂

比为 １０ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ６　 溶剂比对热负荷和环戊烷质量分数的影响

２􀆰 ４　 回流比的影响

对于萃取精馏过程ꎬ回流比对产品的纯度和热

负荷的影响至关重要ꎮ 在一定范围内ꎬ产品的质量

分数会随着回流比的增大而增加ꎻ当回流比过大时ꎬ
萃取剂会受到一定程度的稀释ꎬ影响了分离效果ꎬ从
而导致产品质量分数下降ꎬ热负荷增大ꎮ

环戊烷产品的质量分数和塔釜热负荷随着回流

比的变化如图 ７ 所示ꎮ 当回流比处于 ３５ ~ ６５ 时ꎬ随
着回流比的增大ꎬ环戊烷的质量分数先增加后减少ꎬ
塔釜热负荷不断升高ꎮ 根据图 ７ 的变化趋势ꎬ回流

比为 ５６ 时ꎬ分离效果最佳ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ７　 回流比对热负荷和环戊烷质量分数的影响

２􀆰 ５　 隔板位置的影响

在隔壁萃取精馏塔内ꎬ组分的返混程度受隔板

位置的影响较大ꎮ 隔壁板位置过于靠上或者靠下ꎬ
都会增加组分返混ꎮ 因此ꎬ需要选择合适的隔板位

置ꎬ减小隔壁塔内的返混现象ꎬ避免能耗的增加ꎮ
隔板位置对环戊烷产品的质量分数和塔釜热负

荷的影响如图 ８ 所示ꎮ 在 ４２~ ５５ 块板之间时ꎬ随着

隔板位置的下移ꎬ环戊烷的质量分数先增加后变化

不大ꎬ塔釜热负荷先基本不变后升高ꎮ 由图 ８ 的显

示结果ꎬ综合考虑分离效果和负荷ꎬ选取最佳隔板位

􀅰３２２􀅰
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置为 ５２ 块板ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ８　 隔板位置对热负荷和环戊烷

质量分数的影响

２􀆰 ６　 分配比的影响

隔壁萃取精馏塔利用 １ 个再沸器提供所需热

量ꎬ因此需要考虑隔板两端分配的气相流率ꎬ定义分

配比为进入副塔气相流率和主塔气相流率的比值

(Ｖ２ / Ｖ１)ꎮ 分配比过小ꎬ进入副塔的气相流率不

够ꎬ会出现干板现象ꎻ分配比过大ꎬ需要再沸器提供

更多的热量维持分配比ꎬ造成塔釜热负荷不断上升ꎮ
因此在实际操作中ꎬ需要控制一定的气相分配比以

维持塔内的正常运行ꎮ
如图 ９ 所示ꎬ随着分配比增加ꎬ环戊烷产品的质

量分数变化不大ꎬ塔釜热负荷显著上升ꎮ 在模拟过

程中ꎬ分配比不能小于 ０􀆰 １４ꎬ否则会出现副塔干板

现象ꎮ ０􀆰 １４ 为分配比的临界点ꎬ此时热负荷最低ꎬ
因此选择最佳分配比 ０􀆰 １４ꎮ

１—质量分数ꎻ２—热负荷

图 ９　 气相分配比对热负荷和环戊烷

质量分数的影响

３　 优化后 ２ 种方案的比较

根据某企业的环戊烷分离项目ꎬ在相同的分离

要求下ꎬ进行了常规的萃取精馏和隔壁萃取精馏模

拟及其参数优化ꎬ２ 种工艺的模拟结果见表 ２ꎮ 在相

同的环戊烷产品分离设计的前提下ꎬ２ 种工艺的环

戊烷产品质量分数均达到了 ９９􀆰 ６％ꎬ实现了混合组

分的有效分离ꎮ 隔壁萃取精馏工艺和常规萃取精馏

工艺相比ꎬ减少了 １ 个塔及其相关塔件设备ꎮ 常规

萃取精馏的热负荷为 ８５１ ｋＷꎬ隔壁萃取精馏的热负

荷为 ６９７ ｋＷꎬ两者相比ꎬ隔壁萃取精馏工艺节能

１８􀆰 １％ꎮ
表 ２　 常规萃取精馏和隔壁萃取精馏模拟结果比较

参数
常规萃取精馏 隔壁萃取精馏

萃取精馏塔 溶剂回收塔 主塔 副塔

理论板数 / 块 ４２ ３６ ６０ ４２

回流比 ３９ ５􀆰 ８ ５６

溶剂比 ９􀆰 ８ — １０􀆰 ０

环戊烷质量分数 / ％ — ９９􀆰 ６２ — ９９􀆰 ６１

２ꎬ２－二甲基丁烷质量

　 分数 / ％

９０􀆰 ２４ — ９０􀆰 １５ —

ＤＭＦ 质量分数 / ％ — ９９􀆰 ９５ ９９􀆰 ９４ —

热负荷 / ｋＷ ２９０ ５６１ ６９７

４　 节能分析

和常规的萃取精馏工艺比较ꎬ隔壁萃取精馏可

以减少塔内组分的返混ꎬ因此在达到相同分离要求

的情况下ꎬ隔壁萃取精馏塔起到较为显著的节能效

果ꎮ 常规萃取精馏塔内液相组成分布如图 １０ 所示ꎬ
随着塔板位置的下移ꎬ环戊烷的质量分数不断增加ꎬ
但是在接近塔釜时ꎬ质量分数显著下降ꎬ出现了组分

返混ꎬ致使精馏热力学效率下降ꎬ为了达到分离目标

需要增加相应的能耗ꎮ

１—环戊烷ꎻ２—２ꎬ２－二甲基丁烷ꎻ３—ＤＭＦ

图 １０　 常规萃取精馏塔内液相组成分布

隔壁萃取精馏主塔内液相组成分布如图 １１ 所

示ꎬ混合物在公共提馏段之后ꎬ接近塔釜时ꎬ环戊烷

和 ２ꎬ２－二甲基丁烷质量分数基本为 ０ꎬＤＭＦ 质量分

数接近 １ꎮ 主塔顶端采出 ２ꎬ２－二甲基丁烷ꎬ塔底得

到萃取剂 ＤＭＦ 循环使用ꎬ在环戊烷质量分数最高

处ꎬ５２ 块板进入副塔ꎬ采出环戊烷产品ꎬ避免了组分

返混ꎬ因此隔壁萃取精馏塔具有较佳的节能效果ꎮ

􀅰４２２􀅰



２０２０ 年 １０ 月 彭珂等:隔壁萃取精馏塔分离戊烷混合物的模拟研究

１—环戊烷ꎻ２—２ꎬ２－二甲基丁烷ꎻ３—ＤＭＦ

图 １１　 隔壁萃取精馏主塔内液相组成分布

５　 结论

(１)根据某石化企业的环戊烷分离项目ꎬ利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对常规萃取精馏和隔壁萃取精馏进

行了模拟及其参数优化ꎮ 最终的操作条件为:主塔

塔板数为 ６０ꎬ副塔板数为 ４２ꎬ原料进料位置为 ２３ 块

板ꎬ萃取剂进料位置为 ３ 块板ꎬ回流比为 ５６ꎬ溶剂比

为 １０ꎬ隔板位置 ５２ꎬ分配比为 ０􀆰 １４ꎮ 根据优化的参

数ꎬ得到质量分数为 ９９􀆰 ６１％的环戊烷产品和质量

分数为 ９０􀆰 １５％的 ２ꎬ２－二甲基丁烷ꎮ
(２)结合文中具体的优化参数ꎬ分析了隔壁萃

取精馏塔节能的主要原因ꎮ 和常规的萃取精馏相

比ꎬ隔壁萃取精馏有效地减少了分离时出现的返混

现象ꎬ提高了分离效率ꎬ因而节能效果显著ꎮ
(３)在分离要求相同的情况下ꎬ隔壁萃取精馏

节能 １８􀆰 １％ꎬ相关设备投资有所减少ꎬ具有广阔的

应用前景ꎬ为环戊烷隔壁萃取精馏的实际应用提供

了一定的参考依据ꎮ
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巴斯夫完成对化学建材业务的剥离

　 　 ２０２０ 年 ９ 月 ３０ 日(欧洲中部时间午夜起生效)巴斯夫

完成对其化学建材业务的剥离ꎬ将该业务出售给全球私募

股权公司 Ｌｏｎｅ Ｓｔａｒ 的关联公司ꎮ 现金和无债务的收购价

格为 ３１􀆰 ７ 亿欧元ꎮ 化学建材业务部现已成立 ＭＢＣＣ 集团ꎬ

总部位于德国曼海姆ꎮ

巴斯夫化学建材业务部资产和负债的剥离以及相关的

出售收益都将反映在巴斯夫 ２０２０ 年第四季度的财报中ꎮ

截至 ９ 月 ３０ 日收到与交易相关的付款将计入 ２０２０ 年第三

季度现金流量表中的投资活动产生的现金流量项下ꎮ

２０１９ 年 １２ 月 ２１ 日ꎬ巴斯夫与 Ｌｏｎｅ Ｓｔａｒ 的关联公司

签署了巴斯夫化学建材事业部的收购协议ꎮ 巴斯夫化学

建材业务部拥有超过 ７ ５００ 名员工ꎬ在 ６０ 多个国家设有

生产基地和销售办公室ꎬ２０１９ 年销售额约为 ２６ 亿欧元ꎮ

(马存宇)
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