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摘要:研究了从富环戊烷芳烃抽余油中萃取分离高纯环戊烷的工艺ꎮ 首先根据相平衡实验结果ꎬ选择了合适的萃取剂

ＤＭＦꎬ结合溶解度实验ꎬ确定了适宜的溶剂比ꎮ 在此基础上ꎬ应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行了高纯环戊烷工艺模拟及设计ꎬ获得了最

优的设计参数和操作条件ꎮ 据此建设了 ４ ０００ ｔ / ａ 工业装置ꎬ装置运行结果表明ꎬ环戊烷质量分数大于 ９９％、回收率大于 ９５％ꎬ
与普通精馏分离环戊烷相比ꎬ年增效 １ ０１６ 万元ꎬ经济效益显著ꎮ
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　 　 环戊烷由于具有臭氧破坏系数为零、导热系数

小、发泡性能优异、化学性质稳定等优点ꎬ作为氟氯

碳化合物(ＣＦＣ)的替代物及聚氨酯硬泡用绿色发泡

剂日益备受关注ꎮ 其常由催化重整装置芳烃抽余油

经普通精馏而得[１]ꎬ一般质量分数较低 ( ８８％ ~
９５％)ꎮ 分析发现ꎬ抽余油中的 ２ꎬ２－二甲基丁烷沸

点 ４９􀆰 ７４℃ꎬ和环戊烷沸点 ４９􀆰 ２５℃非常接近ꎬ只差

０􀆰 ４９℃ꎬ使得普通精馏难以得到高纯度的环戊烷产

品ꎮ 目前ꎬ有关萃取精馏分离高纯环戊烷的工艺少

有报道ꎮ
本研究以富环戊烷芳烃抽余油为原料ꎬ在实验结

果基础上ꎬ应用工艺模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对萃取精馏

分离高纯环戊烷工艺进行了全流程模拟计算ꎬ得出了

设计参数和操作条件ꎮ 据此ꎬ建设了 ４ ０００ ｔ / ａ 高纯

环戊烷工业装置ꎬ得到了质量分数大于 ９９％、回收

率大于 ９５％的高纯环戊烷ꎬ并对经济效益进行了初

步分析ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验方法

(１)相平衡实验

以某石化公司自产经过预分馏后的富环戊烷组

分为原料(表 １)ꎬ采用实验室自制气液相平衡装置ꎬ
在不同溶剂比或不同实验温度下ꎬ进行相平衡实验ꎮ
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塔顶、塔釜均采用热电偶温度计测量ꎮ 塔釜采用电

加热套加热ꎬ并用磁力搅拌器进行搅拌ꎮ 塔顶采用

冷阱进行冷却ꎬ全回流操作ꎮ 待塔顶回流液呈现稳

定的滴状回流时ꎬ稳定 １５ ~ ２０ ｍｉｎꎬ塔顶、塔釜同时

取样分析ꎬ测定其中环戊烷(ＣＰ)、２ꎬ２－二甲基丁烷

(２２ＭＢ)的含量ꎬ求出相对挥发度ꎮ
表 １　 原料组成(质量分数) ％

组分 正戊烷
２ꎬ２－二甲基

丁烷
环戊烷

２－甲基

戊烷

３－甲基

戊烷

分析结果 ０􀆰 ０４ １４􀆰 ８５ ８５􀆰 ００ ０􀆰 １０ ０􀆰 ０１

(２)溶解度实验

萃取剂与原料的溶解性能对萃取效果影响较

大ꎮ 实验配制不同组成的 ＣＰ、２２ＭＢ 混合物ꎬ与不

同比例溶剂混合ꎬ在不同温度下考察溶解度情况ꎮ
１􀆰 ２　 实验结果

(１)萃取剂的选择

能够用于环烷烃与烷烃分离的萃取精馏溶剂很

多ꎬ根据类似分离体系研究结果[２]ꎬ优选了 ＮＭＰ、
ＤＭＦ 及 ＳＵＬＦＯＬＡＮ ３ 种溶剂ꎬ溶剂作用下的相对挥

发度 α２２ＭＢ / ＣＰ 如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 ３ 种溶剂作用下的相对挥发度

溶剂比(ｍ)
α２２ＭＢ / ＣＰ

ＳＵＬＦＯＬＡＮ ＮＭＰ ＤＭＦ

４ ∶１ １􀆰 １９ １􀆰 ５ １􀆰 ４８

由表 ２ 可见ꎬ３ 种溶剂对环戊烷 / ２ꎬ２－二甲基丁

烷体系分离改善的顺序为:ＮＭＰ>ＤＭＦ>ＳＵＬＦＯＬＡＮꎮ
ＳＵＬＦＯＬＡＮ 萃取效果最差且易分解ꎬ不适合ꎮ ＤＭＦ
与 ＮＭＰ 萃取效果相近ꎮ 表 ３ 中不同温度下的相对

挥发度说明ꎬＤＭＦ 在不同温度下均能较大程度改变

轻重关键组分的相对挥发度ꎮ 同时由于 ＤＭＦ 沸点

低、化学性质稳定、来源丰富、溶剂回收过程中能耗

　 　 　 　 　 　 　表 ３　 不同温度下的相对挥发度

序号
塔顶组分含量 / ％ 塔底组分含量 / ％

２２ＭＢ ＣＰ ２２ＭＢ ＣＰ

α ２２ＭＢ /
ＣＰ

温度 /
℃

１ ３１􀆰 ０８ ６８􀆰 ９２ １５􀆰 ８９ ８４􀆰 １１ ２􀆰 ３９ ６８􀆰 ９

２ ２７􀆰 ３４ ７２􀆰 ６６ １５􀆰 ３５ ８４􀆰 ６５ ２􀆰 ０８ ７２􀆰 ０

３ ２６􀆰 ７８ ７３􀆰 ２２ １４􀆰 ７９ ８５􀆰 ２１ ２􀆰 １１ ８０􀆰 ７

４ ２５􀆰 ５１ ７４􀆰 ４９ １４􀆰 ０９ ８５􀆰 ９１ ２􀆰 ０９ ８９􀆰 ０

５ ２３􀆰 ６５ ７６􀆰 ３５ １３􀆰 １４ ８６􀆰 ８６ ２􀆰 ０５ ９５􀆰 ０

６ １９􀆰 ９４ ８０􀆰 ０６ １１􀆰 ９４ ８８􀆰 ０７ １􀆰 ８４ １１０􀆰 ０

　 　 注:溶剂为 ＤＭＦꎬ溶剂比 ８ꎮ

低、价格约为 ＮＭＰ 的 １ / ３ꎬ选择 ＤＭＦ 作为该分离体

系的萃取剂ꎮ
(２)溶解度结果

萃取剂与原料的互溶程度对萃取效果有较大的

影响ꎮ 纯环戊烷与 ＤＭＦ 混合ꎬ常温下分层ꎬ５０℃以

上ꎬ为任意比例互溶ꎮ 纯 ２ꎬ２－二甲基丁烷与 ＤＭＦ
混合ꎬ溶剂比大于 １０ 时ꎬ互溶ꎮ 表 １ 原料ꎬ溶剂比大

于 １ꎬ温度大于 ５０℃时ꎬ为任意比例互溶ꎮ
(３)溶剂比的确定

由表 ４ 可见ꎬ随着溶剂比增加ꎬ平衡温度升高ꎬ
相对挥发度增大ꎬ但增幅减缓ꎮ 溶剂比增至 ８ 后ꎬ相
对挥发度增加很慢ꎮ 溶剂比增加的同时ꎬ装置能耗

也相应增加ꎮ 因此ꎬ确定适宜的溶剂比为 ８ꎮ
表 ４　 不同溶剂比下的相对挥发度和平衡温度

溶剂比(ｍ) 原料 / ｇ ＤＭＦ / ｇ α ２２ＭＢ / ＣＰ 平衡温度 / ℃

４ ∶１ ４０ １６０ １􀆰 ４６ ６９

５ ∶１ ４０ ２００ １􀆰 ６１ ７６

６ ∶１ ３０ １８０ １􀆰 ８１ ８５

７ ∶１ ３０ ２１０ １􀆰 ９０ ９３

８ ∶１ ２０ １６０ １􀆰 ９５ １００

９ ∶１ ２０ １８０ １􀆰 ９７ １０５

１０ ∶１ ２０ ２００ １􀆰 ９８ １０７

２　 工艺模拟及设计

萃取精馏分离高纯环戊烷工艺流程如图 １ꎮ 采

用两塔连续操作ꎬ萃取剂与原料分别进入萃取精馏

塔 Ｃ１ 不同位置ꎬＣ１ 塔塔顶得到 ２ꎬ２－二甲基丁烷ꎬ
塔釜为环戊烷和 ＤＭＦ 混合物进入汽提塔 Ｃ２ꎮ Ｃ２
塔塔顶得到环戊烷ꎬ塔釜为再生后的溶剂循环使用ꎮ
设计进料 ６２０ ｋｇ / ｈꎬ采用 ＲａｄＦｒａｃ 模型(严格法)、
ＳＲＫ 热力学模型进行工艺流程模拟ꎬ得到质量分数

大于 ９９％、回收率大于 ９５％的环戊烷产品ꎮ 获得了

最优的设计参数和操作条件如表 ５ 所示ꎮ

ＦＥＥＤ—原料ꎻＤＭＦ—萃取剂ꎻ２２ＭＢ—２ꎬ２－二甲基丁烷ꎻ
ＣＰ—环戊烷ꎻＷ１、Ｗ２—Ｃ１ 塔、Ｃ２ 塔的塔底馏出物

图 １　 模拟工艺流程
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表 ５　 萃取精馏分离高纯环戊烷设计参数和操作条件

项目 Ｃ１ Ｃ２
Ｒ ３０ ３
Ｎ １００(上下塔) ４５
ＮＦ ５５ ２５
ＩＤ / ｍｍ ８００ ８００
Ｑ顶 / ｋＷ ３６７ ３１４
Ｑ釜 / ｋＷ ６１０ ５８０
Ｔ顶 / ℃ ６３ ６２􀆰 ５
Ｔ釜 / ℃ １０８ １６０
Ｐ顶 / ＭＰａ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５

３　 工业装置

在工艺模拟基础上ꎬ建设了 ４ ０００ ｔ / ａ 高纯环戊

烷工业装置ꎮ 工业运行数据与模拟得到的物流组成

结果如表 ６ 所示ꎮ 由表 ６ 可看出ꎬ模拟结果与工业

运行数据相对比较接近ꎮ 装置得到了质量分数为

９９􀆰 ２％、回收率为 ９５􀆰 ５％的环戊烷ꎬ达到了设计值ꎮ
初步经济效益分析(表 ７)可见ꎬ与普通精馏分离环

戊烷相比ꎬ萃取精馏分离高纯环戊烷工艺年增效

１ ０１６ 万元ꎬ经济效益显著ꎮ
表 ６　 工业运行数据与模拟物流组成结果对比

组分
质量分数 / ％

ＦＥＥＤ ＣＰ 模拟 ＣＰ 工业 ２２ＭＢ 模拟 ２２ＭＢ 工业

正戊烷 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ４０

２ꎬ２－二甲基

　 丁烷

１４􀆰 ８５ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ７９ ９１􀆰 ９０ ８８􀆰 ７３

环戊烷 ８５􀆰 ００ ９９􀆰 ９０ ９９􀆰 ２０ ６􀆰 ７０ ９􀆰 ７６

２－甲基戊烷 ０􀆰 １０ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ９０ １􀆰 ０１

３－甲基戊烷 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 １０ ０􀆰 １０

ＤＭＦ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１ ｔｒａｃｅ

表 ７　 工业装置初步经济效益分析

项目 数据

装置规模 / ( ｔ􀅰ａ－１) ４０００

高纯环戊烷价格 / (元􀅰ｔ－１) ９８００

普通环戊烷价格 / (元􀅰ｔ－１) ６８００

公用工程增加费用 / (元􀅰ｔ－１) 　
　 蒸汽 ４００
　 循环水 ２５
　 电 ２５
　 其他费用 １０

增效 / (万元􀅰ａ－１) １０１６

４　 结论

(１)ＤＭＦ 能较大程度改变环戊烷 / ２ꎬ２－二甲基

丁烷体系相对挥发度ꎬ适合作为该体系分离的萃取

剂ꎮ 溶剂比大于 １ꎬ温度大于 ５０℃ 时ꎬＤＭＦ 与原料

任意比互溶ꎮ 适宜的溶剂比为 ８ꎮ
(２)应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件工艺模拟得到了质量

分数大于 ９９％的环戊烷、收率大于 ９５％的工艺设计

参数和操作条件ꎮ
(３)在工艺模拟基础上ꎬ建设了 ４ ０００ ｔ / ａ 高纯

环戊烷工业装置ꎮ 运行结果:环戊烷质量分数

９９􀆰 ２％、回收率 ９５􀆰 ５％ꎬ达到了设计值ꎮ 此模型可为

后续更大规模装置建设提供参考依据ꎮ
(４)初步经济效益分析ꎬ４ ０００ ｔ / ａ 萃取精馏分离

高纯环戊烷工业装置可年增效 １ ０１６ 万元ꎬ效益可观ꎮ
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干燥塔是否需要再生ꎮ 一般在第一塔出口 Ｃ４ 水含

量达到 １０×１０－６时ꎬ则要将第一个塔隔离出来再生ꎮ

４　 结语

自装置建成至今一直稳定生产ꎬＣ４ 脱水的水含

量指标合格ꎬ经事实证明ꎬ采用“冷冻机＋聚结器＋分
子筛脱水”的方式进行脱除醚后 Ｃ４ 中的水分工艺

可行ꎮ 剩余 Ｃ４ 经冷冻机组后温度由 ４０℃ 降至

１０℃ꎬ经过预过滤器和聚结器后醚后碳四中的水分

含量由 １ ８００×１０－６降低到 ３００×１０－６ꎬ再进入分子筛

塔内进行吸附使其含水量降至 １０×１０－６以下ꎮ 经冷

冻机冷却再聚结后将大部分水分排出ꎬ减少了分子

筛吸附脱水的压力ꎬ使吸附时间变长ꎬ避免吸附塔内

吸附再生频繁操作ꎬ减少了操作人员的工作量ꎮ
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