
第 ４５ 卷第 ５ 期 现代化工 Ｍａｙ ２０２５
２０２５ 年 ５ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

工工工工工工工工工工工工工工工工工业业业业业业业业业业业业业业业业业技技技技技技技技技技技技技技技技技术术术术术术术术术术术术术术术术术

煤气洗脱苯双吸收剂流程模拟优化
何绍佳ꎬ王安然ꎬ叶昊天ꎬ董宏光∗

(大连理工大学化工学院ꎬ辽宁 大连 １１６０００)
摘要:提出了煤气洗脱苯的新工艺ꎬ使用 ２ 种不同的吸收剂来回收粗苯和粗萘ꎮ 采用遗传算法对简化模型中的吸收剂组成

进行优化ꎬ基于遗传算法优化的结果ꎬ新工艺以二甲苯和洗油为吸收剂ꎮ 通过对后续再生工艺流程和参数的优化ꎬ得到当二甲
苯贫溶剂流量为 ７１５ ｋｇ / ｈꎬ半贫溶剂流量为 １１ ９００ ｋｇ / ｈ 时再生能耗最小ꎮ 该方案与仅使用洗油的传统工艺相比ꎬ减少了 ２４％
的吸收剂循环量ꎬ降低了 ２５％的再生能耗ꎬ并实现了粗苯的初步 ＢＴＸ 分离ꎮ
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　 　 煤气是煤炭焦化过程的重要产品ꎬ由反应部分

得到的荒煤气ꎬ经过氨洗、脱硫、脱氨等工段ꎬ得到干

煤气[１－２]ꎮ 干煤气中含有较多的粗苯(苯、甲苯、二
甲苯等)以及粗萘(萘、甲基萘等) [３]ꎬ直接进入煤气

管网ꎬ苯和萘会析出导致管道堵塞ꎮ 传统生产过程

中ꎬ一般采用焦油洗油洗脱苯的工艺ꎬ脱除并回收干

煤气中的苯萘ꎬ焦油洗油一般自焦油常压塔或减压

塔侧线ꎬ主要成分有甲基萘、二甲基萘等[４]ꎬ而这些

物质的浓度随着洗油生命周期的时间而变化[５－６]ꎮ
从焦炉煤气中回收粗苯的方法还有溶液吸收

法、吸附剂吸收法、压缩冷冻分离法[７－８]ꎮ 溶液吸收

法的操作温度在－１５℃左右[９]ꎬ压缩冷冻分离法在

－２５℃左右[１０]ꎬ制冷能耗较高且对设备要求较高ꎻ吸
附剂吸收法脱苯效率较高ꎬ但同时要求预先将煤气

中的焦油、萘等杂质彻底脱除ꎬ加之吸附剂价格昂

贵ꎬ往往工业上应用较多的仍为洗油吸收法[１１]ꎮ
目前对洗油吸收法的研究主要集中于脱苯工

段ꎬ包括脱苯塔的压力[１２]、 脱苯过程是否有蒸

气[１３]、脱苯塔段设计[１４]及贫油再生[１５－１６]ꎬ对吸收工

艺却鲜有研究ꎮ 本文中提出了一种双吸收剂吸收工

艺ꎬ先用二甲苯吸收煤气中绝大部分的苯ꎬ再用洗油

吸收剩余的苯和夹带的二甲苯ꎮ 与常规工艺相比ꎬ
该工艺降低了吸收剂循环量和再生能耗ꎮ

为了对双吸收剂洗脱苯工艺进行详细分析和优

化ꎬ本文中以 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对全流程模拟ꎬ通过灵

敏度分析寻找需优化变量取值范围ꎬ以最小再生能

耗为目标函数ꎬ建立数学模型ꎬ利用 ＭＡＴＬＡＢ 和

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 交互平台寻找吸收剂的组成和流量ꎬ并
对后续流程模拟优化ꎮ

１　 工艺分析

１􀆰 １　 洗油洗脱苯工艺

目前应用比较广泛的洗油洗脱苯工艺主要有常

压直接蒸气脱苯工艺、无蒸气负压脱苯工艺及有蒸

气半负压脱苯工艺ꎮ 常压直接蒸气可降低苯的分

压ꎬ增大苯与其他组分的分离系数并降低塔釜温度ꎬ

􀅰９２２􀅰
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但该工艺消耗蒸气量大ꎬ粗苯分离产生大量废水ꎬ环
境问题突出ꎬ运行成本高[１７]ꎮ 蒸气半负压脱苯工艺

虽然在一定程度上减小蒸气量ꎬ但仍然存在含酚废

水的问题[１８]ꎮ 无蒸气负压脱苯工艺不进行粗苯与

水的分离ꎬ不产生工业废水ꎬ但需要用管式炉将贫油

加热到 ２２０~２４０℃ꎬ塔釜所需热源品质较高[１８]ꎮ 对

于无蒸气负压脱苯工艺ꎬ目前有利用焦炉上升管余

热回收设备代替管式炉加热设备ꎬ使用导热油加热

洗苯富贫油的研究ꎬ可大大降低运行费用[１９]ꎮ 因

此ꎬ３ 种方案中无蒸气负压脱苯工艺具有明显优势ꎬ
极具推广价值[２０]ꎮ

无蒸气负压脱苯工艺如图 １ 所示ꎬ自脱硫脱氨

工段来的煤气经低温水冷却到常温后从塔底进入洗

苯塔ꎬ与塔顶来的 ３０℃焦油洗油逆流接触ꎬ吸收煤

气中的苯ꎬ在塔顶获得净煤气ꎬ主要成分为氢气、甲
烷和一氧化碳ꎬ在塔底得到含苯富油ꎮ 富油依次与

脱苯塔塔顶苯蒸气、富油及导热油加热至 １８０℃后

进入脱苯塔ꎬ在塔顶得到粗苯ꎬ侧线采出萘油ꎬ塔釜

为解吸再生的循环洗油ꎬ并抽出 １􀆰 ５％ ~ ２􀆰 ０％循环

洗油去再生ꎮ

图 １　 无蒸气负压脱苯工艺流程

１􀆰 ２　 吸收剂初步筛选

煤气与焦油洗油的主要成分如表 １、表 ２[１８]

所示ꎮ
表 １　 原料煤气组成 ％

煤气组分 质量分数 煤气组分 质量分数

氢气　 　 ７􀆰 ２０ 乙苯　 　 　 　 ０􀆰 ６７

甲烷　 　 ５３􀆰 ２６ 正丙苯　 　 　 ０􀆰 ０４

一氧化碳 ２９􀆰 ８ 异丙苯　 　 　 ０􀆰 １２

苯　 　 　 ４􀆰 ７７ 苯乙烯　 　 　 ０􀆰 ０７

甲苯　 　 １􀆰 ０１ 二硫化碳　 　 ０􀆰 ０３

邻二甲苯 ０􀆰 ７７ 噻吩　 　 　 　 ０􀆰 ０３

间二甲苯 ０􀆰 ８４ 萘　 　 　 　 　 ０􀆰 ３７

对二甲苯 ０􀆰 ８９ 甲基萘及更重 ０􀆰 １３

表 ２　 焦油洗油组成 ％

洗油组分 质量分数 洗油组分 质量分数

萘 ７􀆰 ２３ 苊　 １４􀆰 ０４

１－甲基萘 １６􀆰 １０ 芴　 ６􀆰 １７

２－甲基萘 １５􀆰 ００ 氧芴 １０􀆰 ３７

２ꎬ７－二甲基萘 １４􀆰 ７５ 蒽　 ５􀆰 ８９

联苯 ４􀆰 ４５ 菲　 ６􀆰 ００

吸收剂应尽量保证是原有体系内的组分ꎬ不引

入新的组成ꎬ候选吸收剂如表 ３ꎮ
表 ３　 候选吸收剂

吸收剂 分子质量 / (ｇ􀅰ｍｏｌ－１) 沸点 / ℃

甲苯　 　 ９２􀆰 １４ １１０

邻二甲苯 １０６􀆰 １６ １４４

间二甲苯 １０６􀆰 １６ １３９

对二甲苯 １０６􀆰 １６ １３８

乙苯　 　 １０６􀆰 １６ １３６

正丙苯　 １２０􀆰 １９ １５９

异丙苯　 １２０􀆰 １９ １５３

萘　 　 　 １２８􀆰 １７ ２１８

甲基萘　 １４２􀆰 ２０ ２４５

二甲基萘 １５６􀆰 ２２ ２６２

选用以上吸收剂的原则是既要保证吸收剂对苯

的吸收效果要好于焦油洗油ꎬ也要保证焦油洗油对

吸收剂的吸收效果好于苯ꎮ
吸收剂吸收煤气中苯过程属于低浓度吸收ꎬ对

于稀溶液总压不是很高和温度一定时ꎬ气液相平衡

关系可以用亨利定律来表示:
Ｐｅ ＝ Ｈ􀅰ｘ (１)
ｙｅ ＝ ｍＨ􀅰ｘ (２)

式中ꎬＰｅ 为溶质在气相中的平衡分压ꎬｋＰａꎻＨ 为亨

利系数ꎬｋＰａꎻｘ 为溶质在液相中的摩尔分数ꎻｙｅ 为溶

质在气相中的摩尔分数ꎻｍＨ 为溶解度系数ꎬ也称相

平衡系数ꎮ
低浓度吸收的传质过程如图 ２ꎬ相际间传质速

率方程为:
ＮＡ ＝ Ｋｙ(ｙＡ － ｙ∗

Ａ ) (３)

ＮＡ ＝ Ｋｘ(ｘ∗
Ａ － ｘＡ) (４)

式中ꎬＮＡ 为溶质的传质通量ꎬｋｍｏｌ / (ｍ２􀅰ｓ)ꎻＫｙ 为摩

尔分数为推动力的气相总传质系数ꎬｋｍｏｌ / (ｍ２􀅰ｓ)ꎻ
ｙＡ 为气相中溶质摩尔分数ꎻｙ∗

Ａ 为与 ｘＡ 呈平衡的平

衡浓度ꎻＫｘ 为摩尔分数为推动力的液相总传质系

数ꎬｋｍｏｌ / (ｍ２􀅰ｓ)ꎻｘ∗
Ａ 为与 ｙＡ 呈平衡的平衡浓度ꎻｘＡ

􀅰０３２􀅰
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为液相中溶质摩尔分数ꎻＡ 表示苯ꎮ

图 ２　 低浓度吸收传质过程

吸收过程的物料衡算为:
ｑｎＧｙ１ ＋ ｑｎＬｘ２ ＝ ｑｎＧｙ２ ＋ ｑｎＬｘ１ (５)

　 　 整理后为:
ｑｎＬ / ｑｎＧ ＝ (ｙ１ － ｙ２) / (ｘ１ － ｘ２) (６)

　 　 吸收过程的操作线方程为:
ｙ ＝ (ｑｎＬ / ｑｎＧ)ｘ ＋ [ｙ２ － (ｑｎＬ / ｑｎＧ)ｘ２] (７)

式中ꎬｑｎＧ为入塔气体质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｑｎＬ为入塔液体

质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｙ１ 为入塔气体中溶质质量分数ꎻｙ２

为出塔气体中溶质质量分数ꎻｘ１ 为出塔液体中溶质

质量分数ꎻｘ２ 为入塔液体中溶质质量分数ꎻｘ 为离开

某理论级(或截面)的液体中溶质质量分数ꎻｙ 为离

开某理论级(或截面)的气体中溶质质量分数ꎮ
使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行模拟分析ꎬ物性方法

的选择对于模拟结果是否准确至关重要ꎬ因此必须

选择合适的物性方法ꎬ根据煤气及洗油组分ꎬ该工段

采用经典立方形方程 ＳＲＫ 模型ꎬ利用 ＲａｄＦｒａｃ 模块

对吸收过程进行初步分析ꎮ
其中ꎬ为了更准确计算气液两相间的质量传递

过程ꎬＲａｄＦｒａｃ 模块计算类型选用速率模式ꎬ塔段为

ＰＡＬＬ 填料塔ꎬ填料高度 １０ ｍꎬ填料层压降 １ ｋＰａꎮ
对于不同吸收剂吸收苯过程ꎬｑｎＧ ＝ １０ ０００ ｋｇ / ｈꎬｙ１ ＝
０􀆰 ０４７ ７ꎬｑｎＬ ＝ ５ ０００ ｋｇ / ｈꎬｘ２ ＝ ０ꎬ气体为上述煤气ꎬ吸
收剂为纯组分ꎮ 不同吸收剂对苯的吸收效果如

图 ３ꎮ

１—煤气中苯质量分数ꎻ２—煤气中吸收剂质量分数

图 ３　 吸收剂对苯吸收效果对比

同理ꎬ焦油洗油对不同吸收剂的吸收效果如

图 ４ꎮ

图 ４　 洗油对吸收剂吸收效果对比

由图 ３ 可知ꎬ吸收剂对苯的吸收效果为甲苯>
二甲苯(乙苯)>丙苯>萘>焦油洗油ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ
洗油对吸收剂的吸收能力强弱顺序为丙苯>二甲苯

(乙苯)>甲苯ꎮ 综上可知ꎬ尽管甲苯吸收苯能力最

好ꎬ但甲苯进入气体含量较高ꎬ且洗油吸收甲苯能力

相对较差ꎮ 若将吸收剂组合ꎬ吸收剂主要组分为二

甲苯(乙苯)和丙苯ꎮ
１􀆰 ３　 双吸收剂初级流程

双吸收剂洗脱苯工艺如图 ５ 所示ꎬ由于不知道

吸收剂具体成分ꎬ以下吸收剂简称 ＡＢꎮ 煤气首先在

ＡＢ 洗苯塔与吸收剂 ＡＢ 逆流接触ꎬ吸收大部分的

苯ꎬ接着剩余煤气进入洗油吸收塔ꎬ由洗油吸收剩余
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图 ５　 双吸收剂洗脱苯工艺流程

苯和夹带 ＡＢꎮ 其中洗油脱苯塔与原方案基本一致ꎬ
对于 ＡＢ 脱苯塔ꎬ组分主要有苯、ＡＢ 和萘ꎬ沸点分别

为 ８０、１３８ ~ １５９、２１８℃ꎬ有 ３ 种分离流程ꎬ分别为:
单塔侧采 ＡＢ 流程、双塔前脱苯流程、双塔前脱萘

流程ꎮ

２　 流程模拟

流程模拟中ꎬ煤气进料流量为 １０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ吸
收塔压力均为微正压 １０ ｋＰａꎬ洗油脱苯塔压力为绝压

５０ ｋＰａꎬ二甲苯脱苯塔压力为常压ꎮ 吸收剂入塔温度

３０℃ꎬ净化煤气苯含量和萘含量分别为 ２、０􀆰 ５ ｇ / ｍ３ꎮ
２􀆰 １　 洗油吸收流程模拟

洗油吸收工艺已存在大量研究ꎬ前人的研究表

明该工艺通过单变量优化即可得到适宜的操作参

数ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的灵敏度分析ꎬ根据净煤气中

粗苯含量计算回流比ꎬ以吸收剂循环量为变量ꎬ解吸

塔能耗最小为目标函数ꎬ对过程进行优化ꎬ优化结果

如表 ４ꎮ
表 ４　 洗油吸收流程模拟结果

项目 洗油吸收塔 脱苯塔

塔压 / ｋＰａ １０ －５１

理论板数 ２４ ５０

进料位置 — ３６

侧采位置 　 ２２

再沸器温度 / ℃ — ２２６

洗油循环量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３７００

再沸器能耗 / ｋＷ １１２２

２􀆰 ２　 双吸收剂流程模拟

２􀆰 ２􀆰 １　 吸收剂筛选

双吸收剂流程目的在于减少贫溶剂循环量和再

生能耗ꎬ当满足净煤气中苯族烃类含量指标时ꎬ可通

过调整吸收剂 ＡＢ 的组成和流量ꎬ寻求最小的再生

能耗ꎬ吸收剂筛选流程如图 ６ꎮ
其中再生能耗以 ＡＢ 为甲苯为例ꎬ洗油脱甲苯

塔的压力为绝压 ５０ ｋＰａꎬ甲苯脱苯塔为常压ꎬ规定甲

　 　 　 　 　 　 　

图 ６　 吸收剂筛选流程

苯脱苯塔塔顶苯质量分数为 ０􀆰 ９９ꎮ 不同甲苯流量

下的再沸器负荷如图 ７ꎬ直线斜率为每千克甲苯对

应的再沸器负荷ꎬ结果为 ０􀆰 １１ ｋＷ / ｋｇꎮ 同理ꎬ洗油

脱甲苯塔的每千克洗油对应的再沸器负荷为 ０􀆰 ０６５
ｋＷ/ ｋｇꎮ 定义甲苯的再生系数分别为 ０􀆰 １１１ ０、０􀆰 ０６４ ８ꎮ
不同吸收剂的再生系数如表 ５ꎬ对应的流程工艺参

数如表 ６ 所示ꎮ

图 ７　 不同甲苯流量下的再沸器负荷

表 ５　 吸收剂的再生系数

吸收剂组成 再生系数 ｒ１ 再生系数 ｒ２
甲苯　 　 ０􀆰 １１１０ ０􀆰 ０６４８
邻二甲苯 ０􀆰 ０４２３ ０􀆰 ０６４９
间二甲苯 ０􀆰 ０４１８ ０􀆰 ０６４９
对二甲苯 ０􀆰 ０４１７ ０􀆰 ０６４８
乙苯　 　 ０􀆰 ０４２５ ０􀆰 ０６４８
正丙苯　 ０􀆰 ０４７５ ０􀆰 ０６５０
异丙苯　 ０􀆰 ０４３７ ０􀆰 ０６４９

表 ６　 流程工艺参数

吸收剂

组成

质量分数 /
％

吸收剂流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

再生

系数 ｒ１

洗油流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

再生

系数 ｒ２
甲苯　 　 ｘ１ 　 ｒ１１ 　 ｒ２１
邻二甲苯 ｘ２ 　 ｒ１２ 　 ｒ２２
间二甲苯 ｘ３ 　 ｒ１３ 　 ｒ２３
对二甲苯 ｘ４ ＦＡＢ ｒ１４ Ｆｘｙ ｒ２４
乙苯　 　 ｘ５ 　 ｒ１５ 　 ｒ２５
正丙苯　 ｘ６ 　 ｒ１６ 　 ｒ２６
异丙苯　 ｘ７ 　 ｒ１７ 　 ｒ２７
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　 　 目标函数: ｍｉｎ ｏｂｊ ｆ ( ｘｉꎬ ＦＡＢꎬ Ｆｘｙꎬ ｒ１ ｉꎬ ｒ２ ｉ) ＝
ＦＡＢ∗∑(ｘｉ∗ｒ１ ｉ)＋Ｆｘｙ∗∑(ｘｉ∗ｒ２ ｉ)

约束条件:ＭＢＴＸ≤３７ ｋｇ / ｈꎻ０≤ｘｉ≤１( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ
４ꎬ５ꎬ６ꎬ７)ꎻＳｕｍ ｘｉ ＝ １( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４ꎬ５ꎬ６ꎬ７)ꎻ ｒ１１ ＝
０􀆰 １１１ꎬｒ１２ ＝ ０􀆰 ０４２ ３ꎬ ｒ１３ ＝ ０􀆰 ０４１ ８ꎬ ｒ１４ ＝ ０􀆰 ０４１ ７ꎬ
ｒ１５＝ ０􀆰 ０４２ ５ꎬｒ１６＝ ０􀆰 ０４７ ５ꎬｒ１７＝ ０􀆰 ０４３ ７ꎻｒ２１＝ ０􀆰 ０６４ ８ꎬ
ｒ２２＝ ０􀆰 ０６４ ９ꎬｒ２３＝ ０􀆰 ０６４ ９ꎬｒ２４＝ ０􀆰 ０６４ ８ꎬｒ２５＝ ０􀆰 ０６４ ８ꎬ
ｒ２６＝ ０􀆰 ０６５ ０ꎬｒ２７＝ ０􀆰 ０６４ ９ꎮ

决策变量:ＦＡＢ、ｘｉ( ｉ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４ꎬ５ꎬ６ꎬ７)、Ｆｘｙꎮ
ＭＢＴＸ为净化煤气中苯系物的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｘｉ

为甲苯等的质量分数ꎻｆ(ｘｉꎬＦＡＢꎬＦｘｙꎬｒ１ ｉꎬｒ２ ｉ)为再生

塔的再沸器负荷ꎬｋＷꎮ
以最小再生负荷为目标函数ꎬ用遗传算法对吸

收剂的组成、流量和洗油流量进行优化ꎬ遗传算法流

程如图 ８ꎮ

图 ８　 遗传算法流程

根据遗传算法优化的结果如表 ７ 所示ꎮ
表 ７　 吸收剂组成

吸收剂
质量分数 /

％

吸收剂流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

洗油流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

甲苯　 　 — 　 　

邻二甲苯 ０􀆰 ４４４ 　 　

间二甲苯 ０􀆰 ２２５ 　 　

对二甲苯 ０􀆰 ２１２ ９５８９ ７５２５

乙苯　 　 ０􀆰 １１９ 　 　

正丙苯　 — 　 　

异丙苯　 — 　 　

２􀆰 ２􀆰 ２　 再生流程模拟

由图 ５ 知ꎬ吸收了大部分苯的二甲苯富油与解

吸后的二甲苯贫油换热后进入二甲苯脱苯塔ꎬ脱出

轻组分苯和重组分萘ꎬ实现二甲苯的循环再生ꎮ 吸

收了苯和二甲苯的洗油富油依次经油气换热器、贫富

油换热器和管式炉加热后进入洗油脱苯塔ꎬ在塔顶产

生粗苯ꎬ侧线采出二甲苯ꎬ塔釜为洗油贫油ꎬ并抽出

１􀆰 ５％~２􀆰 ０％去再生ꎬ二甲苯脱苯塔进料如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 二甲苯脱苯塔进料组成

组分 质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 质量分数 / ％

苯　 　 　 ４３４ ４􀆰 ５７
甲苯　 　 １０１ １􀆰 ０６
二甲苯　 ７８４８ ８２􀆰 ４８
乙苯　 　 １０５２ １１􀆰 ０５
丙苯　 　 １６ ０􀆰 １７
苯乙烯　 ７ ０􀆰 ０７
噻吩　 　 ３ ０􀆰 ０３
萘及更重 ５０ ０􀆰 ５２

为了实现二甲苯溶剂的循环再生ꎬ需要通过调

整再生塔的进料位置和回流比ꎬ在轻组分中实现乙

苯与甲苯的分离ꎬ重组分中实现邻二甲苯与丙苯的

分离ꎮ 以前脱苯流程为例分析ꎮ
进料位置对脱苯塔分离效果及能耗影响如图

９ꎬ随着进料位置增加ꎬ脱苯塔塔釜甲苯含量与再沸

器能耗均为先增大后减小ꎬ在第 １２ 块塔板进料位置

上达到最小ꎮ

１—再沸器能耗ꎻ２—甲苯质量分数

图 ９　 进料位置对脱苯塔分离效果及能耗影响

回流比对分离效果及能耗的影响如图 １０ꎬ随着

回流比的增大ꎬ脱苯塔塔釜甲苯质量分数减小ꎬ再沸

器负荷不断升高ꎬ分离效果变好ꎮ 当回流比处于 ７~
９ 时ꎬ甲苯质量分数变化幅度趋于平缓ꎬ但是再沸器

负荷还在不断升高ꎬ为保证分离效果及低能耗ꎬ回流

比为 ８ 时最优ꎮ

１—再沸器能耗ꎻ２—甲苯质量分数

图 １０　 回流比对分离效果及能耗的影响
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３ 种方案模拟结果如表 ９ 所示ꎮ
表 ９　 ３ 种方案工艺参数

方案 再生塔 塔釜温度 / ℃ 再沸器负荷 / ｋＷ

(１) 二甲苯脱苯萘塔 １６６ １３９５

(２) 二甲苯前脱苯塔 １４０ ６２１

　 二甲苯脱萘塔 １９１ １０３５

(３) 二甲苯前脱萘塔 １９１ １１７８

　 二甲苯脱苯塔 １４０ ６０２

由表 ９ 可知ꎬ由于二甲苯与甲苯和丙苯的分离

非常困难ꎬ３ 种方案均需要很高的分离能耗来实现

二甲苯的再生ꎮ 对于单塔侧采方案ꎬ由于中间组分

含量过高ꎬ很难得到纯的二甲苯ꎮ
基于此ꎬ提出半贫溶剂循环方案ꎬ流程如图 １１ꎮ

由前述知ꎬ甲苯与丙苯对苯也有很好的吸收效果ꎬ将
含有少量甲苯与丙苯的二甲苯溶剂作为半贫溶剂返

回吸收塔的中上部ꎬ可大幅度减少贫溶剂再生能耗ꎮ

图 １１　 半贫溶剂循环流程

在此流程中ꎬ可通过调整二甲苯脱苯塔回流比、
半贫溶剂采出位置、半贫溶剂进料位置、洗油脱苯塔

回流比、半贫溶剂流量、贫溶剂流量和洗油流量在相

同的净化煤气指标下寻找最小的再沸器负荷ꎮ
(１)二甲苯脱苯塔回流比

为了探究二甲苯脱苯塔回流比对二甲苯脱苯塔

再沸器负荷和净化煤气苯族烃类含量的影响ꎬ固定

其他条件保持不变ꎬ见图 １２ꎮ 由图 １２ 可知ꎬ随着回

流比的增大ꎬ净化煤气中的苯族烃类质量流量逐渐

减小ꎬ再沸器负荷增大ꎬ回流比达到 ３􀆰 ５ ~ ５􀆰 ０ 时ꎬ苯
族烃类质量流量变化幅度趋于缓慢ꎬ因此认为回流

比为 ４ 时最优ꎮ

１—再沸器负荷ꎻ２—苯族烃类流量

图 １２　 回流比对再沸器负荷和

苯族烃类流量的影响

(２)半贫溶剂采出位置

固定二甲苯脱苯塔回流比为 ４ꎬ探究半贫溶剂

采出位置对二甲苯脱苯塔再沸器负荷和净化煤气苯

族烃类含量的影响ꎬ见图 １３ꎮ 由图 １３ 可知ꎬ随着采

出位置的增加ꎬ苯族烃类质量流量先减少后趋于平

缓ꎬ再沸器负荷先减小后增加ꎮ 综合吸收效果和能

耗ꎬ采出位置为 ２４ 时效果最优ꎮ

１—再沸器负荷ꎻ２—苯族烃类流量

图 １３　 采出位置对再沸器负荷和

苯族烃类流量的影响

(３)半贫溶剂进料位置

固定回流比为 ４ꎬ采出位置为 ２４ꎬ探究半贫溶剂

进料位置对二甲苯脱苯塔再沸器负荷和净化煤气苯

族烃类含量的影响ꎬ见图 １４ꎮ 由图 １４ 可知ꎬ随着进

料位置的增加ꎬ苯族烃类质量流量先减少后增加ꎬ再
沸器负荷先减小后增加ꎮ 综合吸收效果和能耗ꎬ进
　 　 　 　 　 　 　

１—再沸器负荷ꎻ２—苯族烃类流量

图 １４　 进料位置对再沸器负荷和

苯族烃类流量的影响

􀅰４３２􀅰



２０２５ 年 ５ 月 何绍佳等:煤气洗脱苯双吸收剂流程模拟优化

料位置为 ３ 时效果最优ꎮ
(４)洗油脱苯塔回流比

固定上述条件ꎬ探究洗油脱苯塔回流比对洗油

脱苯塔再沸器负荷和二甲苯质量分数的影响ꎬ见图

１５ꎮ 由图 １５ 可知ꎬ随着回流比的增大ꎬ贫溶剂中的

二甲苯质量分数逐渐增大ꎬ再沸器负荷增大ꎬ回流比

达到 ３~４ 时ꎬ二甲苯质量分数变化幅度趋于缓慢ꎬ
因此认为回流比为 ３􀆰 ５ 时最优ꎮ

１—再沸器负荷ꎻ２—二甲苯质量分数

图 １５　 回流比对洗油脱苯塔再沸器负荷和

二甲苯质量分数的影响

(５)半贫溶剂与贫溶剂流量

固定上述条件ꎬ通过调节洗油流量来保证净化

煤气中苯族烃类含量指标ꎬ探究半贫溶剂与贫溶剂

的流量对总再生负荷的影响ꎮ 其中对于洗油脱苯塔

的贫溶剂采出量对再生负荷的影响见图 １６ꎬ随着采

出量的增加ꎬ再生负荷先减小后增大ꎬ当采出量为

７１５ ｋｇ / ｈ 时负荷最小ꎮ 对此解释为ꎬ洗油脱苯塔塔

顶为甲苯、二甲苯与丙苯的混合物ꎬ当持续增大采出

量时ꎬ会导致更多的丙苯进入萘油中ꎬ重苯采出量减

少ꎬ贫溶剂中甲苯增多ꎬ最终导致洗油量增加ꎬ总负

荷增加ꎮ

１—再沸器负荷ꎻ２—二甲苯质量分数

图 １６　 侧采量对再沸器负荷和

甲苯质量分数的影响

流程中半贫溶剂的循环量影响二甲苯脱苯塔的

能耗ꎬ贫溶剂的循环量影响二甲苯脱萘塔的能耗ꎬ洗
油流量影响洗油脱苯塔的能耗ꎮ 通过调整各溶剂流

量寻找最小再生负荷ꎬ结果如图 １７ 所示ꎮ 随着半贫

溶剂的增加ꎬ再生负荷先减小后增大ꎬ在质量流量为

１０ ５００~１１ ０００ ｋｇ / ｈ 时达到最大ꎬ随着贫溶剂的减

小ꎬ再生负荷持续减小ꎮ 由此可知ꎬ将循环溶剂提纯

虽然可以增加吸收效果ꎬ但分离负荷增加幅度较大ꎬ
因此可将二甲苯脱萘塔去掉ꎬ流程如图 １８ 所示ꎮ

图 １７　 半贫溶剂与贫溶剂流量

对再生能耗的影响

图 １８　 双吸收剂洗脱苯流程

此流程中ꎬ半贫溶剂流量对洗油流量和再生负荷

的影响如图 １９ꎬ当半贫溶剂的质量流量为 １１ ９００ ｋｇ / ｈ
　 　 　 　 　 　 　

１—再沸器能耗ꎻ２—洗油流量

图 １９　 半贫溶剂流量与洗油流量

对再生负荷的影响
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时ꎬ再沸器能耗最小为 ８３８ ｋＷꎬ此时洗油流量为

５ ３８９ ｋｇ / ｈꎮ
２􀆰 ３　 结果比较

由表 １０ 可知ꎬ与原流程相比ꎬ双吸收剂流程可

减少 ２４％的吸收剂循环量和 ２５％的再生能耗ꎮ
表 １０　 方案结果对比

方案
吸收剂循环量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)

二甲苯半贫 二甲苯 洗油

再生能耗 /
ｋＷ

原洗油方案　 ０ ０ ２３７００ １１２２

双吸收剂方案 １１９００ ７１５ ５３８９ ８３８

３　 结论

(１)提出一种双吸收剂洗脱煤气中苯的工艺流

程ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 和 Ｍａｔｌａｂ 软件确定吸收剂组

成为二甲苯ꎬ并对后续再生流程模拟优化ꎮ 双吸收

剂吸收工艺可在二甲苯脱苯塔塔顶获得较纯的苯ꎬ
并在洗油脱苯塔塔顶获得较纯的二甲苯ꎬ实现了粗

苯的初步 ＢＴＸ 分离ꎮ
(２)在双吸收剂洗脱苯的工艺基础上ꎬ提出了

半贫溶剂循环洗脱苯工艺ꎬ并对流程中可调变量对

再生能耗的影响进行探讨分析ꎬ则有当贫溶剂流量

为 ７１５ ｋｇ / ｈꎬ半贫溶剂流量为 １１ ９００ ｋｇ / ｈ 时再生能

耗最小ꎮ 与常规流程相比ꎬ减少了 ２４％的吸收剂循

环量和 ２５％的再生能耗ꎮ
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巴斯夫 Ｃｅｌｌａｓｔｏ®业务扩大在华产能

　 　 近日ꎬ巴斯夫 Ｃｅｌｌａｓｔｏ®业务宣布在上海投资约 ５ 亿元

建设第二套装置ꎬ进一步扩大工厂规模ꎮ 作为降噪、减振与

舒适性(ＮＶＨ)解决方案领域的行业领导者ꎬＣｅｌｌａｓｔｏ 此次扩

产旨在把握中国电动汽车市场快速发展的机遇ꎮ 新设施将

配备现代化模具生产线ꎬ计划于 ２０２７ 年建成投产ꎬ总产能

预计提升近 ７０％ꎮ 以 “扎根中国制胜 ＷＥ 来” 为主题ꎬ

Ｃｅｌｌａｓｔｏ 工厂扩建启动仪式今日在巴斯夫上海浦东科技创

新园举行ꎮ (巴斯夫)
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