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摘要:提出了以汽油加氢装置的切轻重汽油为原料产重芳烃溶剂油新工艺ꎬ从而提高资源利用效率ꎮ 采用萃取精馏的方

法ꎬ首先确定环丁砜作为重芳烃与非芳组分分离的基础溶剂ꎬ并通过复配萘的方法降低萃取溶剂的沸点ꎬ解决了萃取溶剂高温

分解的问题ꎬ实现了重芳烃分离过程的平稳运行ꎮ 随后利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟计算并设计加氢重汽油制重芳烃溶剂油产品

工艺流程ꎬ确定了萃取剂配比及用量ꎬ并优化萃取精馏塔和溶剂回收塔工艺参数ꎬ最终获得满足溶剂油产品指标的重芳烃产品ꎮ
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　 　 目前国内炼厂产能过剩ꎬ化工品存在缺口[１]ꎮ
为了解决这一问题ꎬ需将炼油向化工的生产转变ꎬ化
解过剩产能同时提高化工品供给[２]ꎮ 我国原油馏

分偏重且原油重质化劣质化趋势不可逆转ꎬ因此利

用重油生产化工品成为技术关键[３]ꎮ
目前炼厂的重汽油主要用来调油ꎬ作为燃料油

使用ꎮ 而燃料油生产税较高ꎬ且国家严控芳烃含

量[４]ꎬ这些重汽油不仅会降低汽油品质ꎬ还带来了

资源的浪费ꎮ 关于提高重汽油利用价值ꎬ有学者提

出将重汽油进行催化和裂化反应后提高芳潜值作

为重整原料和通过加氢裂化生产烯烃的处理方

案ꎮ 但是在进行应用时ꎬ需要综合考虑技术经济

的问题[５] ꎮ
炼厂汽油加氢装置副产重汽油ꎬ这些重汽油组

分复杂ꎬ含有大量芳烃ꎬ具有很好的利用价值[６]ꎮ
由于重汽油的芳烃含量较高ꎬ适合用于生产附加值

较高的芳烃溶剂油[７]ꎮ 芳烃溶剂油主要来源于催

化重整产出的 Ｃ９＋组分[８]ꎬ其中芳烃含量很高(可达

９７􀆰 ８４％)ꎬ直接进行沸点切分即可获得溶剂油产品ꎮ
相比之下若使用重汽油作原料ꎬ由于芳烃含量不足

以达到芳烃溶剂油的指标ꎬ故以重汽油为原料生产

溶剂油需要对传统工艺进行进一步的改进ꎮ
综上所述ꎬ本文中提出采用萃取精馏－溶剂油

精制联合的重汽油制溶剂油工艺ꎬ以环丁砜－萘复

配溶剂作为萃取剂对原料中重芳烃进行提浓ꎬ并采

用流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该生产流程进行模拟

和优化ꎬ本工艺的提出为重汽油综合利用开发了新

途径ꎬ并对重汽油生产芳烃溶剂油工业化提供了重

要指导ꎮ

１　 原料产品分析

传统重芳烃溶剂油生产原料来自重整装置 Ｃ９＋
重芳烃组分[９]ꎮ 某炼厂重整后芳烃溶剂油装置原

料芳烃含量 ９７􀆰 ８４％ꎬ沸程 １６３~１９５℃ꎮ 直接进行切

轻切重即可ꎮ
加氢重汽油的组成以 Ｃ７ ~Ｃ１０为主ꎬ芳烃含量在
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４８％左右ꎮ 由于 Ｃ７ ~Ｃ８ 组分可以用来生产甲苯、二
甲苯[１０]ꎬ且组分较轻ꎬ会影响溶剂油产品的沸程ꎮ
本文中所选原料为切除 Ｃ８ 及轻组分后的重汽油ꎮ
切轻重汽油的组成如表 １ 所示ꎬ其中部分痕量组分

未包含在内ꎮ 主要包含 Ｃ９ ~ Ｃ１０ꎬ芳烃含量 ５５％ꎬ较
传统重芳烃溶剂油生产原料变低ꎬ沸程 １４９~２５０℃ꎬ
较传统重芳烃溶剂油生产原料较高ꎮ

表 １　 原料组成

组分 质量分数 组分 质量分数

３－甲基－１－己烯 ０􀆰 ０４１６ 正十烷 ０􀆰 ０３２０
２ꎬ２－二甲基庚烷 ０􀆰 １０７９ １ꎬ２ꎬ３－三甲基苯 ０􀆰 ０３２２
异丙基环己烷 ０􀆰 ０４５７ 茚满 ０􀆰 ０５８０
１－壬烯 ０􀆰 ０１１１ 正十一烯 ０􀆰 ００７１
正壬烷 ０􀆰 ０４０２ １－甲基－３－丙基苯 ０􀆰 ０１６６
异丙基苯 ０􀆰 ００４７ １－甲基－４－丙基苯 ０􀆰 ００７１
１－癸烯 ０􀆰 ０２８３ 对二乙苯 ０􀆰 ０８７７
正丙基苯 ０􀆰 ０１９２ １－甲基－２－丙基苯 ０􀆰 ００８８
间甲乙苯 ０􀆰 ０６７２ 正戊基苯 ０􀆰 ０２０４
对甲乙苯 ０􀆰 ０２５９ 正十一烷 ０􀆰 ０６４５
１ꎬ３ꎬ５－三甲基苯 ０􀆰 ０３２８ 己基环戊烷 ０􀆰 ０００２
５－甲基壬烷 ０􀆰 ０７４３ １ꎬ２ꎬ４ꎬ５－四甲基苯 ０􀆰 ００９３
邻甲乙苯 ０􀆰 ０２３５ １ꎬ２ꎬ３ꎬ５－四甲基苯 ０􀆰 ０１１４
异丁基环己烷 ０􀆰 ００２３ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４－四甲基苯 ０􀆰 ００２６
１ꎬ２ꎬ４－三甲基苯 ０􀆰 １１７６ 萘 痕量

高沸点芳烃溶剂产品要求由 Ｃ９＋重芳烃馏分切

割制得ꎬ分为 ＳＡ－１０００ 和 ＳＡ－１５００ ２ 类ꎬ２ 种产品的

芳烃含量都不小于 ９５％ꎬ其中 ＳＡ－１０００ 的馏程为

１４９~１８０℃ꎬＳＡ~１５００ 的馏程为 １７７~２１５℃ꎮ

２　 考虑重汽油原料特点的溶剂油生产工艺
改进

２􀆰 １　 传统重整重芳烃溶剂油生产工艺

如图 １ 所示ꎬ传统重芳烃溶剂油生产工艺为三

塔进行组分切割ꎮ Ｃ－１１０１ 塔为切轻塔ꎬ切除部分轻

组分ꎮ Ｃ － １２０１ 塔为切重塔ꎬ切除过重组分ꎮ Ｃ －
１３０１ 塔为溶剂油精制塔ꎬ对不同沸点的组分进行更

细致的切分ꎬ塔顶采出馏程为 １４９ ~ １８０℃的溶剂油

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 传统芳烃溶剂油生产流程

产品 ＳＡ－１０００ꎬ塔底采出馏程为 １７７ ~ ２１５℃的溶剂

油产品 ＳＡ－１５００ꎮ 由于传统溶剂油生产工艺的原料

芳烃含量很高ꎬ直接进行沸点切分即可满足产品对

于芳烃含量的需求ꎮ 表 ２ 展示了该流程的设计

参数ꎮ
表 ２　 传统芳烃溶剂油设计工艺参数表

项目 脱重塔 Ｃ－１１０１ 脱轻塔 Ｃ－１２０１ 溶剂油精制塔 Ｃ－１３０１
压力 / ｋＰａ 　 　 　
　 塔顶 ６ ４０ ４０
　 塔底 ７ ５０ ５０
温度 / ℃ 　 　 　
　 塔顶 １０５􀆰 ０ １１３􀆰 ７ １３４􀆰 ０
　 塔底 １６２􀆰 ０ １３６􀆰 ５ １５２􀆰 ５
回流比 ４􀆰 ０ １７􀆰 ５ ２􀆰 ０

２􀆰 ２　 重汽油为原料的重芳烃溶剂油生产新工艺

对于加氢重汽油而言ꎬ芳烃含量降低ꎬ直接进行

沸点切割无法满足芳烃溶剂油对于芳烃含量的要

求ꎮ 因此需要将重汽油中芳烃含量进一步提浓ꎬ再
进行切轻切重操作ꎮ 对于 Ｃ９ ~ Ｃ１０芳烃和非芳来说ꎬ
各组分沸点相差小ꎬ芳烃与非芳间沸点相互交织ꎬ普
通精馏难以分离ꎬ因而需引入萃取精馏方法[１１]ꎮ 相

比于传统芳烃抽提工艺而言ꎬ由于加氢重汽油组分

较重ꎬ采用常规环丁砜溶剂会使得溶剂回收塔塔底

温度过高ꎬ在进行萃取精馏的溶剂选择时ꎬ对传统分

离较轻的芳烃和非芳烃的萃取溶剂的热稳定性具有

一定的要求[１２]ꎮ
考虑上述问题ꎬ本工作根据给定重芳烃为原料

针对原有溶剂油生产工作进行进一步改进ꎮ
如图 ２ꎬ切重后的重汽油原料进入萃取精馏塔

Ｔ１ 中部ꎬ萃取剂从塔顶进入ꎮ 为了防止萃取剂从塔

顶过多跑损ꎬ萃取剂将会从第一块板以下几块板进

入萃取精馏塔ꎮ 在萃取精馏塔中ꎬ芳烃选择性溶解

于萃取剂而被分离出来ꎮ 剩下的非芳烃从塔顶除

去ꎬ经冷凝冷却后ꎬ一部分返回到萃取精馏塔塔顶作

为回流ꎬ其余作为调油流股出界区ꎮ 萃取精馏塔塔

底的含芳烃富溶剂进入溶剂回收塔 Ｔ２ 中部ꎬ沸点较

低的芳烃及少量非芳烃被蒸出ꎬ塔顶得到粗芳烃油ꎬ
塔底萃取剂经冷却后送至萃取精馏塔循环使用ꎮ 溶

剂回收塔塔顶的粗芳烃油流股进入切轻塔 Ｔ３ꎬ塔顶

切除部分轻组分ꎬ塔顶流股送出界区调油ꎮ 切轻塔

塔底的流股进入切重塔 Ｔ４ 切除部分过重组分ꎬ由塔

底送出界区调油ꎮ 塔顶切重粗芳烃油进入溶剂油精

制塔 Ｔ４ 中部进行馏程切割ꎮ 通过控制切割点ꎬ溶剂

油精制塔塔顶采出馏程为 １４９~１８０℃的溶剂油产品
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ＳＡ－１０００ꎬ塔底采出馏程为 １７７ ~ ２１５℃的溶剂油产

品 ＳＡ－１５００ꎮ

Ｔ１—萃取精馏塔ꎻＴ２—溶剂回收塔ꎻＴ３—切轻塔ꎻ
Ｔ４—切重塔ꎻＴ５—溶剂油精制塔

图 ２　 重汽油生产芳烃溶剂油工艺流程

本流程关键在于经萃取精馏单元后的物料能否

满足后续溶剂油精制单元的要求ꎬ因而本工作主要

聚焦于萃取精馏溶剂的开发以及萃取精馏单元的

优化ꎮ

３　 重芳烃萃取剂筛选设计与优化

３􀆰 １　 萃取剂初筛

萃取精馏单元中ꎬ溶剂的选择直接影响重汽油

中芳烃的分离ꎬ以及溶剂回收塔塔底温度的控制ꎮ
对于萃取剂的选择ꎬ由于体系沸点较高ꎬ为方便烃类

与萃取剂的分离ꎬ所选萃取剂沸点不能过低ꎮ 而由

于所选原料中芳烃较重ꎬ需要选取对于重芳烃体系

仍具有较高选择性的萃取剂ꎮ 目前工业常用溶剂有

环丁砜、糠醛、Ｎ－甲基吡咯烷酮、二甲亚砜、Ｎ－甲酰

吗啉、甘醇和酯ꎮ 袁倩等[１３]针对重石脑油物料对上

述溶剂的性能进行了比较ꎬ选取糠醛、二甲亚砜、环
丁砜、Ｎ－甲酰吗啉、甘醇和酯作为初步溶剂ꎬ邻苯二

甲酸二甲酯及 Ｎ－甲基吡咯烷酮对芳烃选择性较差ꎬ
而四甘醇溶剂黏度较大ꎬ流动性不好ꎬ初步筛选后的

萃取剂为糠醛、二甲亚砜、环丁砜和 Ｎ－甲酰吗啉ꎮ
考虑到沸点要求ꎬ最终满足要求的溶剂仅为环丁砜ꎮ
３􀆰 ２　 热力学方法选择

对于化工流程模拟来说ꎬ选择合适的热力学方

法对于得到准确的模拟结果至关重要ꎮ 由于本文中

选择的萃取溶剂主要组分为环丁砜ꎬ模拟处理的体

系为环丁砜－芳烃－非芳烃体系ꎬ对该萃取精馏馏程

的模拟ꎬ 关键在于选择合适的热力学模型[１４]ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的物性数据库包含萃取精馏体系所

有物质的基本物性参数ꎬ其中的热力学模型包括大

部分二元交互作用参数ꎮ 状态方程模型对于大多数

非极性或者极性较弱的碳氢化合物的性质预测比较

可靠ꎬ但对于环丁砜－芳烃、环丁砜－非芳烃这样具

有强极性的体系ꎬ应选择活度系数法[１５]ꎮ 对于环丁

砜与烃类体系ꎬ已有较多学者对气液相平衡做了

研究ꎮ
Ｙｕ 等[１６]分别测定了邻二甲苯、间二甲苯、对二

甲苯、１ꎬ２ꎬ４－三甲基苯与环丁砜的二元气液相平衡

数据ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 ＵＮＩＦＡＣ 的模拟结果最大

误差为 ４􀆰 ３３％ꎮ Ｗａｎｇ 等[１７]分别测定了甲苯、乙苯、
异丙苯与环丁砜的二元气液相平衡数据ꎬ并用 Ｈｅｒ￣
ｉｎｇｔｏｎ ｍｅｔｈｏｄ 进行了热力学一致性检验ꎮ 使用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 ＵＮＩＦＡＣ 的模拟结果最大误差为

３􀆰 ７９％ꎮ 黄垒[１８]基于实验和文献报道的 Ｃ６ ~ Ｃ９ 碳

氢化合物与环丁砜的气液相平衡数据ꎬ与 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 中的 ＵＮＩＦＡＣ 计算的气液相平衡数据吻合较

好ꎬ误差均在 ４％以内ꎮ 由于 ＵＮＩＦＡＣ 方法对含环丁

砜－芳烃体系的模拟结果较为可靠ꎬ因此ꎬ对于该体

系流程模拟采用 ＵＮＩＦＡＣ 方法ꎮ 表 ３ 为文献实验数

据与在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中计算得到模拟数据的误差ꎮ
表 ３　 各体系的最大误差(１０１􀆰 ３３ ｋＰａ)

体系
平衡温度

(计算值) / Ｋ
平衡温度

(文献值) / Ｋ
最大误差 /

％

苯－环丁砜 ４３９􀆰 ６６ ４４８􀆰 ５０ １􀆰 ９７

甲苯－环丁砜 ４０１􀆰 ２７ ４１６􀆰 ０７ ３􀆰 ５６

乙苯－环丁砜 ４６３􀆰 ６０ ４８１􀆰 １５ ３􀆰 ６５

对二甲苯－环丁砜 ４５２􀆰 ６５ ４６７􀆰 ２６ ３􀆰 １３

异丙苯－环丁砜 ４４３􀆰 ３５ ４３９􀆰 ５２ ０􀆰 ８７

１ꎬ２ꎬ４－三甲基苯－环丁砜 ４７３􀆰 ２３ ４８８􀆰 ６８ ３􀆰 １６

３􀆰 ３　 复配溶剂筛选

由于环丁砜在高温下会分解ꎬ生产过程中的温

度不能超过 １８０℃ [１９]ꎮ 而重汽油组分较重ꎬ在萃取

精馏过程中塔底温度较高ꎬ因而需要对环丁砜进行

组分复配以降低溶剂回收塔塔底温度ꎬ维持稳定

生产ꎮ
设计复配萃取剂时ꎬ复配组分应符合以下要求:

①加入复配组分后ꎬ复配萃取剂的沸点应降低到环

丁砜分解温度以下ꎻ②复配组分对分离效果的影响

应尽量小ꎬ且总溶剂跑损量应尽量小ꎻ③为了便于萃

取剂和芳烃油的分离ꎬ复配组分的沸点要比芳烃油

高ꎻ④少量的复配组分会进入芳烃油ꎬ复配组分不应

影响溶剂油产品的品质ꎮ
基于以上要求ꎬ本文中筛选了 １５ 种符合要求的

烃类作为复配组分(见表 ４)ꎬ这些组分存在于原有

进料中ꎬ不会影响最终溶剂油品质ꎮ

􀅰１３２􀅰
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表 ４　 待选复配组分

编号 物质 编号 物质

１ １－甲基－３－异丙苯 ９ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４－四甲基苯

２ １－甲基－４－异丙苯 １０ 萘

３ １－甲基－２－异丙苯 １１ １ꎬ２ꎬ４ꎬ５－四甲基苯

４ ４－乙基邻二甲苯 １２ １ꎬ２ꎬ３ꎬ５－四甲基苯

５ 对二乙苯 １３ 正十一烷

６ ２－乙基对二甲苯 １４ 正－１－十一碳烯

７ 正丁苯 １５ 正十二烷

８ 反式－２－苯基－２－丁烯 　 　

为确定最终复配溶剂组分ꎬ本文中给定一标准

工况ꎬ并在该工况下探究上述复配组分的优劣ꎬ各组

分分离效果如图 ３ 所示ꎬ标准工况如下:原料量

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)塔顶的非芳质量分

(ｂ)非芳回收率

(ｃ)塔顶环丁砜质量分数

(ｄ)塔顶复配组分质量分数

图 ３　 不同复配组分时萃取精馏塔塔顶的

各组分含量

１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ环丁砜量 ３ ５００ ｋｇ / ｈꎬ复配烃类 ５００ ｋｇ / ｈꎬ
萃取精馏塔馏出量 ３００ ｋｇ / ｈꎬ回流比 １ꎬ塔板数 ５０ꎬ
原料进料位置 ２５ꎬ溶剂进料位置 ２ꎬ塔压 １５ ｋＰａꎮ 溶

剂回收塔采出量 ７００ ｋｇ / ｈꎬ回流比 １ꎬ塔板数 ２０ꎬ进
料位置 １０ꎬ塔压 ５ ｋＰａꎮ

图 ３(ａ)为萃取精馏塔塔顶的非芳质量分数ꎬ图 ３
(ｂ)为萃取精馏塔塔顶的非芳回收率ꎬ可以看出ꎬ４、６、
８、９、１０、１２ 号组分复配的溶剂的分离效果(选择性)
足够好ꎬ能够将 ９９􀆰 ９９％以上的非芳烃从塔顶采出ꎮ

图 ３(ｃ)为萃取精馏塔塔顶环丁砜的质量分数ꎬ
图 ３(ｄ)为萃取精馏塔塔顶复配组分的质量分数ꎮ 其

中 １０ 号复配组分复配的溶剂对环丁砜和复配组分自

身的跑损量最低ꎮ 因此ꎬ选择 １０ 号组分萘作为复配

溶剂能够使得溶剂的选择性最大ꎬ溶剂跑损量最低ꎮ

４　 工艺参数优化

４􀆰 １　 溶剂复配比例优化

复配溶剂间的组分含量直接影响后续芳烃的分

离ꎬ基于前节的标准工况ꎬ本节在保证溶剂回收塔塔

釜不超温前提下ꎬ首先针对溶剂复配比例进行优化ꎮ
使用不同复配比例的环丁砜 /萘复配溶剂ꎬ在保证相

同非芳回收率的情况下ꎬ分别观察复配比例对分离

效果和操作温度的影响ꎬ结果如图 ４、图 ５ 所示ꎮ

１—环丁砜含量ꎻ２—萘含量

(ａ)环丁砜含量和萘含量

(ｂ)芳烃含量

图 ４　 复配比例对分离效果的影响

图 ４(ａ)为萃取精馏塔塔顶的环丁砜含量ꎬ图 ４
(ｂ)为萃取精馏塔塔顶的芳烃含量ꎮ 环丁砜 /萘的

比例越大ꎬ萘含量越少ꎬ对芳烃 /非芳的选择性越高ꎬ
分离效果越好ꎬ塔顶的溶剂跑损量越少ꎮ 图 ５ 为溶
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图 ５　 复配比例对塔底温度的影响

剂回收塔塔底温度随复配比例的变化ꎮ 环丁砜 /萘
的比例越大ꎬ塔底温度越高ꎮ

应在保证塔底温度能够保持环丁砜不分解ꎬ装
置平稳运行的条件下ꎬ尽可能保证环丁砜 /萘的比例

大ꎬ以达到最好的分离效果ꎮ 在塔底温度 １８０℃时ꎬ
复配比例为环丁砜 ∶萘＝ ７ ∶１ꎬ此复配比例为最优ꎮ
４􀆰 ２　 剂油比优化

所选萃取剂为环丁砜与萘的复配萃取剂(环丁

砜 ∶萘＝ ７ ∶１)ꎮ 由于萃取精馏过程通过改变芳烃与

非芳的相对挥发度进行分离ꎬ故各操作参数对相对

挥发度的影响很关键[２０]ꎮ 剂油比为进塔萃取剂量

与重汽油量之比ꎮ 萃取精馏通过加入萃取剂ꎬ使得

关键组分间的相对挥发度增大ꎬ从而达到分离的效

果ꎮ 当萃取剂用量增大时ꎬ剂油比升高ꎬ萃取剂在塔

内的浓度升高ꎬ分离能力也就越强ꎮ 如果剂油比过

低ꎬ萃取剂量过小ꎬ分离效果会达不到目标要求ꎮ 但

过大的萃取剂用量、过高的溶剂比会使得塔内萃取

剂循环量增大ꎬ设备费用和操作费用(热量消耗、动
力消耗)过高ꎬ影响流程经济性ꎮ

图 ６ 考察了萃取精馏塔理论板数为 ５０ꎬ原料进

料板为 ２６ꎬ溶剂进料板为 ４ꎬ回流比为 ０􀆰 ３５ 时ꎬ溶剂

比对分离效果的具体影响ꎮ 当溶剂比小于 ３ 时ꎬ分
离效果随着溶剂比的增加而显著增强ꎬ萃取精馏塔

塔顶的芳烃含量明显降低ꎬ非芳烃含量明显升高ꎮ
当溶剂比大于 ３ 时ꎬ分离效果增强趋势变缓ꎬ溶剂比

对分离效果的影响已不再显著ꎮ 综合考虑分离效果

和经济性ꎬ合适的溶剂比为 ３ꎮ

１—萃取精馏塔塔顶非芳烃的质量分数ꎻ
２—萃取精馏塔塔顶芳烃的质量分数

图 ６　 溶剂比的优化

４􀆰 ３　 萃取精馏塔参数优化

４􀆰 ３􀆰 １　 原料进料位置

图 ７ 中显示了总理论板数为 ３５ 时ꎬ重汽油进料

位置对分离效果的影响ꎮ 随着进料位置的下移ꎬ塔
顶组成的非芳烃含量先变大后变小ꎬ芳烃含量先减

小后增大ꎬ即分离效果先变好后变差ꎮ 最优的进料

板数为 ２６ꎮ

１—萃取精馏塔塔顶非芳烃的质量分数ꎻ
２—萃取精馏塔塔顶芳烃的质量分数

图 ７　 原料进料位置的优化

４􀆰 ３􀆰 ２　 溶剂进料位置

图 ８ 中显示了溶剂进料位置对分离效果的影

响ꎮ 溶剂进料位置太靠近塔顶时ꎬ会有部分溶剂从

塔顶跑出ꎬ分离效果并不理想ꎮ 因此溶剂进料位置

应在塔顶以下的几块板处ꎬ在塔顶留出洗溶剂段ꎬ防
止溶剂从塔顶跑损ꎮ 由图可知ꎬ溶剂进料位置在第

４ 块板时ꎬ分离效果最好ꎮ

１—萃取精馏塔塔顶非芳烃的质量分数ꎻ
２—萃取精馏塔塔顶芳烃的质量分数

图 ８　 萃取剂进料位置的优化

４􀆰 ３􀆰 ３　 理论塔板数

萃取精馏塔塔板数对分离效果的影响如图 ９ 所

示ꎮ 由图可知ꎬ随着理论塔板数增加ꎬ塔顶组成的非

芳烃含量逐渐增多ꎬ芳烃含量逐渐减少ꎬ即分离效果

逐渐变好ꎮ 但增加塔板数对分离效果的影响并不

大ꎬ对设备投资费用的影响却很大ꎬ且溶剂油产品仅

需要芳烃含量为 ９５％ꎮ 所以从经济性考虑ꎬ在保证

最终产品质量达标的情况下ꎬ使用尽量少的理论板

数ꎬ选取理论板数为 ３３ꎮ
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１—萃取精馏塔塔顶非芳烃的质量分数ꎻ
２—萃取精馏塔塔顶芳烃的质量分数

图 ９　 理论板数的优化

４􀆰 ３􀆰 ４　 回流比

对于萃取精馏来说ꎬ过大的回流比反而会使得

分离效果变差ꎮ 因为过大的回流比会使塔内的重汽

油浓度升高ꎬ萃取剂的浓度下降ꎬ使分离效果变差ꎮ
图 １０ 展示了分离效果随回流比的增大而先变好后

变差ꎬ因此取分离效果最好的回流比为 ０􀆰 ３ꎮ

１—萃取精馏塔塔顶非芳烃的质量分数ꎻ

２—萃取精馏塔塔顶芳烃的质量分数

图 １０　 回流比的优化

４􀆰 ４　 溶剂回收塔参数优化

溶剂回收塔的作用是将芳烃油和萃取剂分离ꎮ
应尽量减少萃取剂从塔顶出的量ꎮ 本部分以塔顶萃

取剂组分的含量为指标ꎬ对溶剂回收塔的进料位置、
理论板数、回流比进行了优化ꎮ

图 １１(ａ)是当塔板数为 ３２ 时ꎬ进料位置对分离

效果的影响ꎮ 随着进料位置的下移ꎬ塔顶的芳烃油

含量先升高后降低ꎬ溶剂含量先降低后升高ꎮ 所以

合适的进料位置为第 １８ 块板ꎮ 图 １１(ｂ)是理论塔

板数对分离效果的影响ꎬ当塔板数从 ２０ 增加到 ３２
时ꎬ塔顶流股中芳烃油含量迅速升高ꎬ萃取剂的含量

迅速降低ꎮ 当塔板数超过 ３２ 时ꎬ增加塔板数对分离

效果产生的影响已经很小ꎬ所以塔板数应为 ３２ꎮ 图

１１(ｃ)是回流比对分离效果的影响ꎮ 当回流比大于

１ 时ꎬ增大回流比对分离效果的影响很小ꎬ综合考虑

分离效果和操作费用ꎬ合适的回流比应为 １ꎮ

(ａ)进料位置的优化

(ｂ)理论板数的优化

(ｃ)回流比的优化

１—溶剂回收塔塔顶萃取剂的质量分数ꎻ

２—溶剂回收塔塔顶芳烃油的质量分数

图 １１　 溶剂回收塔参数优化

４􀆰 ５　 工艺计算结果

优化后的萃取精馏塔 Ｔ１ 和溶剂回收塔 Ｔ２ 参数

结果见表 ５ꎮ 溶剂回收塔塔顶流股的芳烃含量为

９７􀆰 ７８％ꎮ 在处理量 ２４ ４６０ ｋｇ / ｈꎬ保证溶剂产品芳

烃含量 ９５％的情况下ꎬ对塔的参数进行优化ꎬ与未

优化前进行对比ꎬ总能耗降低了 １ ７０３ ｋＷꎮ 对此两

塔来说ꎬ芳烃回收率 ９９􀆰 ９７％ꎮ 后续经脱重塔ꎬ溶剂

油精制塔后ꎬ获得的芳烃油中的芳烃含量达到

　 　 　 　 　 　 　表 ５　 优化后的两塔参数

参数 Ｔ１ Ｔ２
理论板数 ３３ ４０
溶剂进料位置 ４ —
进料位置 ２６ ２１
回流比 ０􀆰 ３ １
塔压 / ｋＰａ １５ ５
塔顶温度 / ℃ ７３􀆰 ０ ８１􀆰 ０
塔釜温度 / ℃ １４７􀆰 ０ １８１􀆰 ０
塔顶负荷 / ｋＷ －１４７６ －２８３６
塔釜负荷 / ｋＷ ５１３６ ３４７２
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９５％ꎬ沸程也满足国家对芳烃溶剂油的指标ꎮ 最终

的溶剂油产品性能参数见表 ６ꎮ
表 ６　 最终产品性能

指标 ＳＡ－１０００ ＳＡ－１５００

初馏点 / ℃ １５９􀆰 ５ １７７􀆰 ２

终馏点 / ℃ １７７􀆰 ２ ２０９􀆰 ９

芳烃含量 / ％ ９９􀆰 ８ ９５􀆰 ２

５　 结论

(１)以重汽油综合利用为背景ꎬ提出了以重汽

油为原料的溶剂油生产工艺ꎬ即先通过萃取精馏将

原料中芳烃提浓ꎬ再通过后续溶剂油精制单元生产

满足牌号的溶剂油产品ꎮ
(２)对萃取精馏单元的溶剂进行了筛选与设

计ꎬ首先确定使用环丁砜为基础溶剂ꎬ并通过筛选进

一步确定萘为复配组分ꎮ
(３)针对该工艺优化操作参数ꎬ根据现有原料ꎬ

优化得出混合溶剂复配比为环丁砜 ∶萘 ＝ ７ ∶１ꎬ溶剂

比为 ３ꎬ萃取精馏塔原料进料位置为第 ２６ 块板ꎬ萃
取剂进料位置为第 ４ 块板ꎬ理论塔板数 ３３ꎬ回流比

０􀆰 ３ꎬ溶剂回收塔理论板数为 ３２ꎬ进料位置为第 １８
块板ꎬ回流比为 １ꎬ为后续重汽油制芳烃溶剂油工业

生产提供指导ꎮ
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低至 ８６􀆰 ０％ꎮ 在运行过程中及时排放脱硫废水可

有效降低脱硫塔出口氨逃逸量ꎮ
(４)降低湿法脱硫系统浆液 ｐＨ 有利于提高氨

脱除效率ꎮ 当浆液 ｐＨ 由 ５􀆰 ８ 升高至 ６􀆰 ４ 时ꎬ氨脱除

效率由 ９４％降低至 ６７％ꎮ
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