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乙腈法抽提丁二烯流程模拟与优化
叶启亮∗ꎬ赵成辉ꎬ孙　 浩ꎬ李玉安ꎬ袁佩青
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摘要:针对乙腈法抽提丁二烯流程中脱轻脱重单元高能耗问题ꎬ提出了隔壁塔热泵精馏新工艺ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对新

工艺进行严格稳态模拟ꎬ研究考察了进料位置、隔板位置、分配比、侧线采出位置和压缩机压缩比对产品质量和能耗的影响ꎮ 优
化后的隔壁塔热泵精馏工艺最佳操作条件为:进料位置为第 ３４ 块理论板ꎬ隔板顶部位置为第 ９ 块理论板ꎬ隔板底部位置为第 ５９
块理论板ꎬ分配比为 ０􀆰 １７ꎬ侧线采出位置为第 ２５ 块理论板ꎬ压缩机压缩比为 ２􀆰 ２４ꎮ 完成相同的分离任务ꎬ脱轻脱重单元新工艺
比传统工艺节能 ５８􀆰 ９％ꎮ
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　 　 丁二烯一般指 １ꎬ３－丁二烯ꎬ是一种重要的石油

化工基础材料ꎬ是生产合成橡胶、合成树脂和尼龙等

的重要原料ꎬ在石油化工烯烃原料中的需求量仅次

于乙烯和丙烯[１－２]ꎮ 丁二烯主要来源于石脑油裂解

生产乙烯的副产品 Ｃ４ 馏分ꎬ但 Ｃ４ 馏分中通常含有

部分 Ｃ３、丁烷、丁烯、丁二烯、丁炔、乙烯基乙炔和部

分 Ｃ５ 等[３－５]ꎬ这些组分之间的相对挥发度非常接

近ꎬ采用常规精馏的方法很难将其完全分离ꎮ 与丁

二烯相比ꎬＣ４ 馏分中的其他组分在乙腈(ＡＣＮ)、Ｎ－
甲基吡咯烷酮(ＮＭＰ)、二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)等溶剂

中表现出不同的挥发性ꎬ因此通常采用萃取精馏的

方式从 Ｃ４ 馏分中提取丁二烯[６]ꎮ
采用不同溶剂的萃取精馏工艺基本原理是相似

的ꎬ但是由于各溶剂的物理性质差别ꎬ从而每种萃取

精馏工艺都有各自的优缺点ꎮ 采用乙腈作为萃取剂

工艺系统的操作温度较低ꎬ丁二烯自聚合以及结焦

的可能性降低ꎬ从而大大增加了设备的运转周期ꎮ
且乙腈的黏度低、腐蚀性小、塔板效率高、实际塔板

数少ꎬ故塔投资成本相对其他工艺低ꎮ 另外ꎬ乙腈是

丙烯腈生产中的副产物ꎬ在我国来源丰富ꎬ采用乙腈

作为萃取剂来生产丁二烯可以使生产成本降低ꎮ 但

该流程较长ꎬ蒸汽消耗量大ꎬ导致年度运行成本较

高ꎮ 本文中对乙腈法生产丁二烯全流程进行了模

拟ꎬ对流程中脱轻脱重单元进行了改进和优化ꎮ

１　 传统乙腈法抽提丁二烯模拟研究

１􀆰 １　 流程简介

某公司乙腈法丁二烯萃取精馏工艺流程如图 １
所示ꎮ 该工艺主要由 ３ 个单元组成:萃取精馏单元

(第一和第二萃取精馏塔、溶剂解析塔和炔烃闪蒸

塔)、脱轻脱重单元(脱轻塔、脱重塔)和水洗单元

(提余液水洗塔、尾气水洗塔)ꎮ

􀅰４０２􀅰
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图 １　 传统乙腈法丁二烯萃取精馏工艺流程

Ｃ４ 馏分通过泵输送到原料蒸发罐ꎬ经汽化后送

进第一萃取精馏塔中部ꎬ萃取剂 ＡＣＮ 从第一萃取精

馏塔靠近塔顶进入ꎮ 第一萃取精馏塔塔顶采出抽余

油ꎬ进入提余液水洗塔水洗回收溶剂后从塔顶得到

抽余碳四组分ꎻ第一萃取精馏塔塔釜采出富含 ＡＣＮ
溶剂的粗丁二烯ꎬ经过泵输送到溶剂解析塔ꎮ 溶剂

解析塔侧线采出炔烃进入炔烃闪蒸塔分离ꎬ分离后

的炔烃经尾气水洗塔洗涤后作为燃料排出ꎻ溶剂解

析塔解析后的溶剂从塔釜进入溶剂回收工序ꎮ 第二

萃取精馏塔塔顶是脱除碳四炔烃后的粗丁二烯ꎬ进
入脱轻塔ꎮ 脱轻塔塔顶脱除轻组分丙炔ꎬ塔釜流股

进入脱重塔ꎻ脱重塔的塔釜脱除重组分顺－２－丁烯ꎬ
塔顶产出纯丁二烯ꎮ
１􀆰 ２　 进料流量及组成

该工艺的 Ｃ４ 馏分进料流量为 １２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ组
成如表 １ 所示ꎮ 萃取剂进料流量为 １２０ ０００ ｋｇ / ｈ
(萃取剂 ∶Ｃ４ ＝ １０ ∶１)ꎮ 由石脑油裂解制乙烯得到的

Ｃ４ 馏分中 １ꎬ３－丁二烯质量分数通常在 ４０％ ~５５％ꎬ
本文中使用质量分数为 ５０􀆰 ６％的 Ｃ４ 馏分研究ꎮ 乙

腈含水量的多少直接影响着萃取精馏系统的分离效

果和装置的综合能耗ꎬ经查阅文献[７]得出ꎬ乙腈在

含水量 ８％时ꎬ萃取精馏系统分离效果较好ꎬ综合能

耗较低ꎬ故萃取剂乙腈中的含水量选为 ８％ꎮ
表 １　 Ｃ４ 馏分及组成 ％

Ｃ４ 馏分 质量分数 Ｃ４ 馏分 质量分数

丙烷 ０􀆰 ００２１１ 丙烯 ０􀆰 ０１

丙炔 ０􀆰 ０６１３ 丙二烯 ０􀆰 ０４８３

正丁烷 ７􀆰 ６１ 异丁烷 ３􀆰 ５４

１－丁烯 ６􀆰 ３２ 异丁烯 ２３􀆰 ４

反－２－丁烯 ３􀆰 ２７ 顺－２－丁烯 ２􀆰 ５８

１ꎬ３－丁二烯 ５０􀆰 ６ １ꎬ２－丁二烯 ０􀆰 ２９

丁炔 ０􀆰 ３６ 乙烯基乙炔 １􀆰 ９１

１􀆰 ３　 热力学方法的选择

由于 Ｃ４ 馏分－ＡＣＮ 体系具有强非理想性ꎬ一般

选用活度系数法计算两相平衡[８]ꎮ 热力学计算中

常用的活度系数模型有 ＮＲＴＬ、ＷＩＬＳＯＮ、ＵＮＩＱＵＡＣ
等ꎮ 由 Ｃ４ ~Ｃ６ 混合体系不同模型得到的气液平衡

拟合结果可得ꎬ采用 ＷＩＬＳＯＮ 模型得到的拟合结果

明显优于其他 ２ 种热力学模型[９]ꎮ 因此ꎬ本文中模

拟所采用的物性方法为 ＷＩＬＳＯＮ 模型ꎮ
１􀆰 ４　 模拟结果

某公司乙腈法丁二烯萃取精馏工艺中各塔的参

数如表 ２ 所示ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ对乙腈法丁

二烯萃取精馏工艺进行全流程模拟ꎬ模拟结果如表 ３
所示ꎮ 其中 Ｈ２Ｏ(总)为 Ｈ２Ｏ－１、Ｈ２Ｏ－２ 和 Ｈ２Ｏ－３ 的

合计值ꎮ 根据产品分离要求ꎬ实际生产中丁二烯的控

制指标为:丁二烯质量分数≥９９􀆰 ７％ꎮ 模拟结果与实

际值吻合良好ꎬ可用于后续流程的改进与优化ꎮ
表 ２　 乙腈法丁二烯萃取精馏工艺塔参数

塔名 一萃塔 二萃塔 溶剂解析塔 炔烃闪蒸塔 脱轻塔 脱重塔 提余液水洗塔 尾气水洗塔

塔板数 １７１ ５６ ５８ ２６ ３６ ７４ ４３ ２６
Ｃ４ 进料板 ８０ ５６ ３０ ２６ １６ ２０ ４３ ２６
ＡＣＮ 进料板 １０ １０ 　 　 　 　 　 　
侧线采出板 　 　 ４７ 　 　 　 　 　
塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ５１ ０􀆰 ５６ ０􀆰 １５ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ４０ ０􀆰 １５ ０􀆰 １１
塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ６２ ０􀆰 １９ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ２０ ０􀆰 １５
再沸器负荷 / ｋＷ ７００５􀆰 ２２ 　 ７５４２􀆰 ６９ 　 １５７􀆰 ７６ ３１０９􀆰 ４ 　 　

表 ３　 乙腈法丁二烯萃取精馏工艺流程模拟的物料平衡和流股信息

流股
１ ２ ３ ４ ５ ６ ７ ８ ９ １０

Ｃ４ ＡＣＮ－１ ＡＣＮ－２ Ｈ２Ｏ(总) 抽余碳四 丙炔 丁二烯 顺－２－丁烯 炔烃 溶剂回收

温度 / ℃ ５６ ５３ ５３ １５ ２９􀆰 ２ ２６􀆰 ８ ３７ ５５􀆰 ５ ３５􀆰 ４ ８８􀆰 ６
压力 / ＭＰａ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ２０ ０􀆰 １５ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ５５ ０􀆰 １１ ０􀆰 １５

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２０００ １２００００ ９６００ ６８４０ ５５６９􀆰 ４６ １８􀆰 ８５ ６０６０ ７１􀆰 １５ ２４９􀆰 ８４ １３６４７０􀆰 ７０
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续表

流股　 　 　
１ ２ ３ ４ ５ ６ ７ ８ ９ １０

Ｃ４ ＡＣＮ－１ ＡＣＮ－２ Ｈ２Ｏ(总) 抽余碳四 丙炔 丁二烯 顺－２－丁烯 炔烃 溶剂回收

质量分数 　 　 　 　 　 　 　 　 　 　

　 丙烷 痕量 　 　 　 痕量 　 　 　 　 　

　 丙烯 痕量 　 　 　 痕量 　 　 　 　 　

　 丙炔 ０􀆰 ００１ 　 　 　 　 ０􀆰 ２６３ 痕量 　 痕量 　

　 丙二烯 痕量 　 　 　 　 ０􀆰 １０５ 痕量 　 ０􀆰 ００６ 痕量

　 正丁烷 ０􀆰 ０７６ 　 　 　 ０􀆰 １６３ 　 　 　 　 痕量

　 异丁烷 ０􀆰 ０３５ 　 　 　 ０􀆰 ０７６ 　 　 　 　 痕量

　 １－丁烯 ０􀆰 ０６３ 　 　 　 ０􀆰 １３６ 　 　 　 　 痕量

　 异丁烯 ０􀆰 ２３４ 　 　 　 ０􀆰 ５０２ 　 　 　 　 痕量

　 反－２－丁烯 ０􀆰 ０３３ 　 　 　 ０􀆰 ０７ 痕量 痕量 ０􀆰 ００９ 　 痕量

　 顺－２－丁烯 ０􀆰 ０２６ 　 　 　 ０􀆰 ０４３ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００２ ０􀆰 ７６７ 　 痕量

　 １ꎬ３－丁二烯 ０􀆰 ５０６ 　 　 　 痕量 ０􀆰 ６３１ ０􀆰 ９９７ ０􀆰 ２２０ ０􀆰 ００１ 　

　 １ꎬ２－丁二烯 ０􀆰 ００３ 　 　 　 　 　 　 　 　 痕量

　 丁炔 ０􀆰 ００４ 　 　 　 　 　 痕量 ０􀆰 ００１ ０􀆰 １５７ 痕量

　 乙烯基乙炔 ０􀆰 ０１９ 　 　 　 　 痕量 痕量 痕量 ０􀆰 ８１７ 痕量

　 乙腈 　 ０􀆰 ９２０ ０􀆰 ９２０ 　 痕量 　 　 ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ８７４

　 水 　 ０􀆰 ０８０ ０􀆰 ０８０ １􀆰 ０００ ０􀆰 ００９ 　 　 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 １２６

２　 抽提工艺的节能优化

采用隔壁塔技术和热泵精馏技术对抽提工艺中

脱轻脱重单元进行改进和优化ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件对工艺参数进行优化ꎬ降低工艺流程中的能耗ꎮ
２􀆰 １　 隔壁塔流程

对于该工艺流程的脱轻脱重单元ꎬ进料流股的

中间产物丁二烯含量较高ꎬ是用隔壁塔分离较理想

的物系ꎮ 且隔壁塔可以减少中间产物的返混ꎬ从而

大大提高塔的热力学效率[１０]ꎮ 隔壁塔是将传统 ２
个塔合并为 １ 个塔ꎬ 等价物理 模 型 如 图 ２ 所

示[１１－１２]ꎮ 对设置的参数进行灵敏度分析ꎬ研究进料

位置、隔板位置、分配比及侧线采出位置对产品分离

效果和热负荷的影响ꎬ以确定最佳操作参数ꎮ

图 ２　 隔壁塔等价物理模型

２􀆰 １􀆰 １　 进料位置的优化

隔壁塔工艺是从副塔进料的ꎬ在保证其他参数

不变的情况下ꎬ改变副塔的进料位置ꎬ分析其对产品

纯度的影响ꎮ 由图 ３ 可知ꎬ随着进料理论板数向下

移动ꎬ产品中丁二烯的质量分数先增大后减小ꎬ顺－
２－丁烯的质量分数先减小后增大ꎮ 在进料为 ３４ 块

理论板数时ꎬ对应的丁二烯的产品纯度最高ꎬ杂质

顺－２－丁烯的含量最少ꎬ因此选择第 ３４ 块理论板为

进料位置ꎮ

１—丁二烯质量分数ꎻ２—顺－２－丁烯质量分数

图 ３　 进料位置对产品质量分数的影响

２􀆰 １􀆰 ２　 隔板位置的优化

隔壁塔的隔板位置、高度以及距离精馏塔塔顶

和塔底的距离均影响产品的分离效果ꎮ 定义隔板顶

部所处的理论板数位置为 Ｎ１２ꎬ隔板底部所处的理
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论板数位置为 Ｎ２１ꎮ 在保证其他参数不变的情况

下ꎬ改变 Ｎ１２ 和 Ｎ２１ 的位置ꎬ分析其对产品纯度的

影响ꎮ 由图 ４( ａ)可知ꎬ随着隔板顶部位置向下移

动ꎬ产品中丁二烯的质量分数呈现先几乎不变然后

减少的趋势ꎬ在第 ９ 块理论板附近质量分数开始下

降ꎻ而丙炔的质量分数呈现先减少后增加的趋势ꎬ在
第 １４ 块理论板处ꎬ丙炔质量分数最低ꎮ 在保证产品

丁二烯纯度的前提下ꎬ尽量降低丙炔的含量ꎬ选择隔

板顶部所处的理论板数为第 ９ 块ꎮ 由图 ４(ｂ)可知ꎬ
随着隔板底部位置向下移动ꎬ产品中丁二烯的质量

分数呈现先几乎不变然后减少的趋势ꎬ在第 ５９ 块理

论板附近质量分数开始下降ꎻ而顺－２－丁烯的质量

分数呈现先减少后增加的趋势ꎬ在第 ５９ 块理论板

处ꎬ顺－２－丁烯质量分数最低ꎮ 在保证产品丁二烯

纯度的前提下ꎬ尽量降低顺－２－丁烯的含量ꎬ选择隔

板底部位置所处的理论板数为第 ５９ 块ꎮ

１—丁二烯质量分数ꎻ２—丙炔质量分数

(ａ)隔板顶部位置对产品质量分数的影响

１—丁二烯质量分数ꎻ２—顺－２－丁烯质量分数

(ｂ)隔板底部位置对产品质量分数的影响

图 ４　 隔板位置对产品质量分数的影响

２􀆰 １􀆰 ３　 分配比的优化

隔壁塔仅采用 １ 个再沸器进行供热ꎬ因此需要

分配隔板两侧由再沸器加热后的气相流率ꎮ 定义进

入到副塔的气相流率与总气相流率之比为分配比ꎮ
当分配比过小时ꎬ副塔会出现干塔的情况ꎻ当分配比

过大时ꎬ则需要再沸器提供更多的能量以维持分配

比ꎬ造成能耗的浪费ꎮ 因此需要求得最佳分配比ꎮ
如图 ５ 所示ꎬ随着分配比得增加ꎬ丁二烯的质量分数

基本保持不变ꎬ而再沸器热负荷逐渐升高ꎮ 当分配

比小于 ０􀆰 １７ 时ꎬ隔壁塔内会出现干板现象ꎬ因此分

配比不能小于 ０􀆰 １７ꎮ 故选择分配比为 ０􀆰 １７ꎬ此时可

达到分离要求且能耗最低ꎮ

１—丁二烯质量分数ꎻ２—再沸器热负荷

图 ５　 分配比对产品质量分数和再沸器

热负荷的影响

２􀆰 １􀆰 ４　 侧线采出位置的优化

隔壁塔侧线采出的位置直接影响产品的纯度和

再沸器的热负荷ꎮ 在保证其他参数不变的情况下ꎬ
改变侧线采出的位置ꎬ考察其对丁二烯质量分数和

再沸器热负荷的影响ꎮ 如图 ６ 所示ꎬ随着侧线采出

位置的下移ꎬ丁二烯质量分数呈现先缓慢增加然后

减少的趋势ꎬ在第 ２５ 块理论板时质量分数最高ꎮ 而

随着侧线采出位置的下移ꎬ再沸器负荷也逐渐升高ꎬ
能耗增大ꎮ 因此选择最佳侧线采出位置为第 ２５ 块

理论板ꎮ

１—丁二烯质量分数ꎻ２—再沸器热负荷

图 ６　 侧线采出位置对产品质量分数和

再沸器热负荷的影响

２􀆰 １􀆰 ５　 优化后的隔壁塔参数配置图

根据工厂中的实际经验数据ꎬ选择 Ｃ４ 组分分离

塔的全塔效率值为 ０􀆰 ７ꎮ 其中ꎬ各塔的塔径均为

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 根据塔内气液相负荷估算的塔径ꎬ脱轻

塔塔板间距设置为 ０􀆰 ５ ｍꎬ脱重塔板间距设置为 ０􀆰 ６ ｍꎬ
液流形式均为单液流ꎬ传统工艺和隔壁塔工艺最佳参

数配置如图 ７ 所示ꎬ图中对应的塔板数均为实际塔板

数ꎮ 隔壁塔的塔径按照当量直径由式(１)计算ꎮ
Ｄｄ ＝ Ｄ２

ｄ１ ＋ Ｄ２
ｄ２ (１)

式中ꎬＤ２
ｄ１和 Ｄ２

ｄ２分别是 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟中主塔

和副塔的塔径ꎮ
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图 ７　 脱轻脱重塔和隔壁塔的最佳参数配置

２􀆰 ２　 热泵精馏流程

采用热泵精馏流程ꎬ进一步减少脱轻脱重单元

的加热蒸汽量ꎮ 将隔壁塔塔顶蒸汽加压ꎬ使蒸汽温

度提升ꎬ将其作为塔釜流股的热源ꎮ 在这个过程中ꎬ
大量冷热公用工程被少量的电力输入替代[１３－１４]ꎮ
热泵的压缩比影响着电力的输入ꎬ因此压缩比的大

小选取至关重要ꎮ 换热器的冷热流股对数平均温差

的倒数(１ / ＤＴＬＭ)和压缩机负荷对压缩比的变化曲

线如图 ８ 所示ꎮ 由图可知ꎬ随着压缩机压缩比的增

大ꎬ压缩机负荷越来越高ꎬ运行成本相应增加ꎮ 因

此ꎬ压缩比应尽可能低ꎮ 该流程中使用的管壳式换

热器可以处理的冷热流股最小传热温差为 １０℃ [５]ꎬ
为使输入系统中的电能最低ꎬ故选择传热温差为

　 　 　 　 　 　 　

１—压缩机负荷ꎻ２—ＤＴＬＭ－１

图 ８　 对数平均温差的倒数(ＤＴＬＭ－１)和
压缩机负荷随压缩比的变化曲线

图 ９　 隔壁塔热泵精馏流程最佳参数配置

１０℃时对应的压缩比ꎮ 由图可知ꎬ当传热温差为

１０℃时ꎬ对应的压缩比为 ２􀆰 ２４ꎮ 隔壁塔热泵精馏流

程优化后最佳参数配置如图 ９ 所示ꎮ

３　 工艺优化的评价

脱轻脱重单元 ３ 种工艺的主要能耗评价如表 ４ 所

示ꎬ设压缩机的电热转化系数为 ３ꎮ 由表可知ꎬ脱轻脱

重单元中分别使用隔壁塔工艺和隔壁塔热泵精馏工艺

代替传统工艺ꎬ能耗从 ３ ２６７􀆰 １６ ｋＷ 降为 ２ ５７６􀆰 ７４ ｋＷ
和 １ ３４２􀆰 ７７ ｋＷꎬ降幅为 ２１􀆰 １３％和 ５８􀆰 ９０％ꎮ 可见ꎬ
对于乙腈法抽提丁二烯工艺流程脱轻脱重单元的能

量利用方面ꎬ隔壁塔热泵精馏工艺具有明显优势ꎮ
表 ４　 脱轻脱重单元 ３ 种工艺能耗评价

项目 传统工艺 隔壁塔工艺 隔壁塔热泵精馏工艺

再沸器负荷 / ｋＷ ３２６７􀆰 １６ ２５７６􀆰 ７４ 　
压缩机功率 / ｋＷ 　 　 ４４７􀆰 ５９
总负荷 / ｋＷ ３２６７􀆰 １６ ２５７６􀆰 ７４ １３４２􀆰 ７７
总负荷变化 / ％ 　 －２１􀆰 １３ －５８􀆰 ９０

４　 结论

(１)对传统乙腈法抽提丁二烯工艺流程进行模

拟ꎬ在给定进料条件下确定各塔工艺参数ꎬ得到质量

分数为 ９９􀆰 ７％的丁二烯产品ꎬ模拟结果与实际值吻

合良好ꎮ
(２)针对流程中脱轻脱重单元ꎬ提出了隔壁塔

工艺和隔壁塔热泵精馏工艺ꎬ并进行了优化ꎬ最终的

操作条件为:隔壁塔进料位置为第 ３４ 块理论板ꎬ隔
板顶部位置为第 ９ 块理论板ꎬ隔板底部位置为第 ５９
块理论板ꎬ分配比为 ０􀆰 １７ꎬ侧线采出位置为第 ２５ 块理

论板ꎻ隔壁塔热泵精馏工艺中压缩机压缩比为 ２􀆰 ２４ꎮ
(３)与传统脱轻脱重单元相比ꎬ完成同样的分

离任务ꎬ隔壁塔热泵精馏工艺能耗降低了 ５８􀆰 ９％ꎬ
体现了隔壁塔热泵精馏工艺良好的节能效果ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２１２ 页)
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３　 结论

借助建模与仿真手段对氧化铝生产蒸发器末效

乏汽潜热回收利用工艺进行研究ꎬ结果表明ꎬ末效乏

汽潜热可以用来生产优质电能ꎬ提高乏汽潜热利用

效率的同时生产更好品位的能源ꎮ 净热电转换效率

(发电量)受工质泵出口压力、有机工质种类及有机

工质冷凝温度的影响ꎬ即在一定范围内ꎬ随着压力增

量的增加ꎬ乏汽潜热用来产生的电量增加ꎬ且净热电

转换效率也随之增大ꎻ有机工质冷凝温度在一定范

围内ꎬ随着冷凝温度升高ꎬ乏汽潜热用来产生的电量

降低ꎬ且净热电转换效率也随之降低ꎻ不考虑循环工

质用量的前提下ꎬＲ２４５ＦＡ 的循环效率比异丁烷更

好ꎮ 为了最大限度提高热电转换效率(发电量)ꎬ应
综合考虑现场工艺条件及操作参数ꎬ尽量降低有机

工质冷凝温度、提高工质泵出口压力、选择效率更高

的有机工质或混合有机工质等ꎮ 以国内某氧化铝厂

为例ꎬ某一组蒸发器蒸发原液 ８００ ｍ３ / ｈꎬ末效乏汽

５５ ｔ / ｈ(温度 ６３℃ꎬ压力 ２０ ｋＰａ)ꎬ该部分乏汽潜热利

用有机朗肯循环工艺发电ꎬ冷凝温度为 ２０℃ꎬ工质

泵压力增量为 ０􀆰 ２５ ＭＰａꎬ有机工质选择 Ｒ２４５ＦＡꎬ每
小时净发电量为 ２ ３０９ ｋＷꎬ年创效 ９２３􀆰 ６ 万元ꎮ

在国家双碳政策深入推进下ꎬ节能降耗已成为

企业生存及增强核心竞争力的关键ꎬ尤其对于高能

耗企业如氧化铝厂ꎮ 利用蒸发器末效乏汽潜热进行

回收发电ꎬ不仅可以增加系统热利用效率ꎬ同时可以

得到高品位的电能ꎬ具有重要的现实意义ꎮ
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