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摘要!针对某厂实际运行情况$根据文献上报道的环丁砜F芳烃抽提蒸馏体系相平衡数据$采用 BZ6U#/FI+%917., 基团贡

献模型估算出BZ6AB#/方程中的二元交互作用参数%在此基础上运用流程模拟软件建立环丁砜芳烃萃取精馏工艺模型# 模

拟结果表明$该模型可以较好地反映装置实际操作状况# 考察了进料位置"回流比"溶剂温度"溶剂比等操作参数对分离效果及

能耗的影响$获得了环丁砜萃取精馏单元过程的较优操作参数#
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HH焦化粗苯的加工技术主要有 ' 种$即酸洗法和

加氢精制法() F;)

# 酸洗法工艺落后"产品质量低"收

率低$投资与经济效益等方面存在诸多的不足$因而

在国内外已经趋于淘汰# 因此加氢精制法是国内外

粗苯加氢技术的发展趋势# 粗苯加氢得到的加氢油

中含有芳烃组分&苯"甲苯"二甲苯等'和一些与苯

沸点相近极易于与苯形成共沸体系的庚烷"环己烷"

甲基环己烷等非芳烃# 芳烃的分离方法主要有液[

液萃取法"吸附法"萃取精馏法等(X FV)

# 萃取精馏

法适合于芳烃含量较高的工艺$焦化粗苯加氢油

中含芳烃高达 G(\左右$所以广泛采用萃取精馏

工艺(W)

#

e=B<<BLI>公司开发的 *+%$0:54.-工艺以

ZU*为溶剂$采用萃取蒸馏方法回收高纯度芳烃%

L=6是法国石油研究院&6U<'的子公司开发的芳烃

分离工艺$采用环丁砜溶剂萃取回收芳烃# 国内开

发的以环丁砜为溶剂的萃取精馏工艺综合了两者的

优点$低温气相加氢$选择环丁砜为萃取剂实现芳烃

与非芳烃的分离(G F)()

# 笔者正是基于此萃取精馏

工艺对某厂年处理 )( 万 9粗苯精馏段进行优化#

由于缺少文献报道和相关实验数据$本文中采用

BZ6U#/FI+%917., 基 团 贡 献 模 型())) 估 算 了

BZ6AB#/方程()') 中的二元交互作用参数$利用

#8$-. <578模拟软件进行工艺模拟及参数优化$得

到萃取精馏塔较优的操作参数#

#@流程模拟

#F#@萃取精馏流程

环丁砜萃取精馏工艺流程如图 ) 所示$焦化粗

苯经过加氢精制单元脱除其中的烯烃和含硫"含氮

等杂质后$加氢油&TChP 馏分'再通过预蒸馏单元

进行TC与hP馏分的分离$在环丁砜为溶剂作用下
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通过萃取精馏将非芳烃从塔顶分离出来$作为产品

被送入油库产品贮槽%塔底富溶剂则送入溶剂回收

塔$通过减压精馏实现芳烃与溶剂的分离$以使溶剂

再生$塔底产品为环丁砜贫溶剂送入萃取精馏塔顶

部循环使用$塔顶产品苯和甲苯通过普通精馏得到

高纯苯和甲苯#

图 )H环丁砜萃取精馏工艺流程

#F!@模型参数的计算

对环丁砜F芳烃F非芳烃体系而言$萃取精馏流

程的模拟关键在于选择相适宜的热力学模型# 尽管

状态方程模型已被证实在很大范围内预测大多数碳

氢化合物的性质非常可靠$但是它们的运用仅限于

非极性或弱极性物质# 由于本文中研究体系具有强

极性$所以选择活度系数模型# 表 ) 总结了各种活

度系数模型的比较()! F)")

$发现 BZ6AB#/方程适用

范围较广$所以选用 BZ6AB#/方程进行相应热力

学性质的计算$并采用 BZ6U#/FI+%917., 模型对

BZ6AB#/方程加以修正# 表 ' 列出了估算的

BZ6AB#/方程二元交互作用参数#

表 #@活度系数模型的比较

物性应用 *4%M75-8?4. R44%E258+. Z=CRBZ6AB#/

T2.4%:8:89-18 # # # # #

*75923+1$+.-.98:89-18 R# R# # # #

#_-+9%+$238:89-18 # # # # #

R2b72,F52b72, -b7252N%24 # # Z[# # #

I2579-8:89-18 A A # # #

P-5JF488+32492.M8:89-18 A A # # #

$+5:1-%8 Z[# Z[# Z[# Z[Q #

-a9%4$+5492+. A A Q Q Q

HH注!#j4$$5234N5-%Z[#j.+94$$5234N5-%Ajb7-892+.4N5-%Qj

M++,%R#j52129-, 4$$523492+.#

表 !@估算的 -̀ â-<7方程二元交互参数
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HH表 ! 为萃取精馏塔的主要操作参数$计算结果

与实测值的比较列于表 "# 由表 " 可见$萃取精馏

塔的模拟值与实测值吻合较好$塔顶苯含量&质量

分数
%

)(D(\'"溶剂含量&质量分数
%

(D)\'均能

满足分离要求# 由此可见$用 I+%917., 修正的

BZ6U#/模型估算环丁砜与烷烃"环烷烃及芳烃间

的二元交互作用参数准确性较好$可用于后续过程

的模拟分析与优化#

表 $@萃取精馏塔主要操作参数

塔板数
进料

位置

溶剂进

料位置

温度[k 压力[c<4

塔顶 塔底 塔顶 塔底
回流比 溶剂比

WV ;" )) G; );( );; '!; )D(''; XD'X
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表 A@萃取精馏塔计算值与测量值的比较

位置
苯质量分数 甲苯质量分数 非芳烃质量分数 流量[&cM*0

F)

'

温度[k 压力[c<4

计算 测量 计算 测量 计算 测量 计算 测量 计算 测量 计算 测量

C+$ (D)( (D)( (D(() (D(() (DWGG (DWGG '(! '(! G' G; )!; )!;

T+99+1 (D)); (D)); (D(' (D(' l(D((() l(D((() G(VX' G(VX' );)DG );( '!; '!;

!@萃取精馏塔的参数优化

萃取精馏塔主要用于切去进料中的非芳烃组

分$通常可以分成溶剂回收段
#

精馏段
#

提馏段#

溶剂回收段用于减少环丁砜溶剂在塔顶产品中的含

量$起到回收溶剂的作用%精馏段是利用回流液体吸

收上升蒸汽中的重组分$减少上升蒸汽中重组分含

量$使塔顶产品得以提纯%提馏段的作用则在于提馏

回流液中的轻组分(); F)W)

#

!F#@进料位置的确定

进料组分中环己烷和甲基环己烷与苯的沸点接

近$相对挥发度较小# 通过前期计算模拟也发现$非

芳烃中最难分离的是环己烷&/L#'和甲基环己烷

&*/L'$没有分离的非芳烃&主要是环己烷和甲基

环己烷'都将进入到苯产品中# 为了提高苯产品质

量$应尽量减少其在萃取精馏塔釜的含量# 图 ' 为

进料位置对其分离程度的影响趋势图#

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 'H进料位置对分离效果的影响

从图 ' 中可以看出$随着进料位置的下移$塔釜

流出物中甲基环己烷的质量流量先下降然后维持在

一较小值$之后又重新增加# 而环己烷在塔釜流出

物中的质量流量较少$在 !X 块进料板之前都保持在

微含量$当进料板再下移时$含量迅速升高# 在进料

位置为 'X 块板时$环己烷及甲基环己烷的含量达到

最低值#

!F!@萃取精馏塔塔顶压力的确定

萃取精馏塔的操作压力与芳烃非芳烃分离效果

及塔的能耗息息相关$压力过大$塔釜加热温度过

高$所需加热介质能量品味提高$且其热负荷也随之

增加# 图 ! 和图 " 分别为塔顶压力对分离效果和能

耗的影响趋势图#

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 !H塔顶压力对分离效果影响

图 "H塔顶压力对能耗的影响

从图 ! 中可以看出$随着塔顶压力的增加$萃取

精馏塔的分离效果提高$塔底流出物中环己烷及甲

基环己烷的含量随之减少$但是如图 " 所示$塔顶压

力升高$再沸器负荷呈线性增加$而且增加幅度较

大# 综合能耗与分离效果考虑$塔顶压力确定为

);( c<4# 在这里$塔顶压力对分离效果的影响出现

了与常规理论相反的结果# 按照常理$压力越低越

有利于塔内组分的分离# 但是$这一理论是针对原

料中各组分均以液相方式为前提$在此模拟中$进料

中含有在常压下即为气体的非芳烃$溶解在芳烃中

降低了环己烷和甲基环己烷对芳烃的相对挥发度$

使得分离变得困难# 但是随着塔顶压力的增加$非

芳烃的沸点随之升高$液化出更多的液体$更加有利

于传质的进行$提高了分离效果#

!F$@理论板数的确定

在其他条件相同的情况下$增加理论板数$为气

液传质提供更充分的场所$有利于提高分离效率$但

是塔板数增加会增加投资费用$所以应该适当地选

*G")*
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取理论板数# 图 ; 为萃取精馏塔理论板数对环己烷

和甲基环己烷分离影响趋势图#

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 ;H理论板数对分离效果的影响

从图 ; 中可以看出$随着理论板数的增加环己

烷和甲基环己烷在塔釜流出物中的质量流量减少$

当理论板数为 "G 块时$甲基环己烷的流量为

(D"W cM[0$且环己烷含量几近为零$满足生产要求$

所以确定为 "G 块理论板数#

!FA@回流比的确定

回流比是精馏过程中非常重要的工艺参数$回

流比的变化影响着塔顶"塔釜各组分含量$同时对萃

取精馏塔热负荷有很大影响# 图 X 为在保证产品要

求下$回流比对塔热负荷的影响#

)+冷凝器负荷%'+再沸器负荷

图 XH回流比对塔热负荷的影响

从图 X 可以看出$在保证产品要求的前提下$回

流比小于 )D( 时$塔釜再沸器热负荷随着回流比的

增加而减小$当回流比大于 )D( 时$其热负荷值基本

不变%塔顶冷凝负荷则呈现相反的趋势# 因此$在满

足产品要求的前提下确定回流比为 )D(#

!FB@溶剂比的确定

溶剂比是萃取精馏操作中一个极其重要的因

素$提高溶剂比能够显著提高分离效率$减少芳烃损

失$但是增大溶剂比会增加塔的气液负荷$增加塔釜

加热量$影响了萃取精馏塔的处理能力%并且溶剂价

格昂贵$会增加生产成本# 图 V 和图 W 分别为溶剂

比对分离效果和再沸器负荷的影响趋势图#

从图 V 中可以看出$随着溶剂比的增加$塔釜流

HHHHHHH

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 VH溶剂比对分离的影响

图 WH溶剂比对再沸器热负荷的影响

出物中环己烷和甲基环己烷的质量流量随之减少$

当溶剂比为 Xn)时$环己烷已基本被分离出去$甲基

环己烷质量流量为 (D"G cM[0# 从图 W 中可以看出$

随着溶剂比的增加$塔釜再沸器负荷也随之增大$而

且溶剂比越大$溶剂回收塔负荷也会增加# 所以综

合考虑$溶剂比确定为 Xn)#

!FL@溶剂进料位置的确定

溶剂进料位置将萃取精馏塔划分为 ' 段!溶剂

回收段和萃取精馏段# 所以溶剂进料位置关系着溶

剂回收情况"塔的分离状况以及塔的负荷# 图 G 和

图 )( 分别为溶剂进料位置对分离效果及溶剂回收"

塔釜负荷影响趋势图#

从图 G 可以看出溶剂进料位置在 )" 块板之前$

随着进料位置的上移$分离效果随之提高$且环己烷

和甲基环己烷质量流量保持在较低值$其原因是萃

取精馏段塔板数的增加提高了分离效率# 但是进料

位置越靠上$会导致溶剂回收段的理论板数减少$使

HHHHHHH

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 GH溶剂进料位置对分离效果的影响
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'()" 年 " 月 李春利等!环丁砜萃取精馏工艺模拟及优化

)+环丁砜含量%'+再沸器负荷

图 )(H溶剂进料位置对溶剂回收及

塔釜负荷的影响

得非芳烃中环丁砜溶剂含量增加$损失了溶剂# 从

图 )( 可以看到当溶剂进料位置为第 W 块往上移时$

非芳烃中环丁砜溶剂含量急剧升高%第 W 块往下移

时维持在一较小固定值$而且在此范围内$随着溶剂

进料位置下移$其再沸器负荷呈增加趋势# 所以综

合考虑确定溶剂进料位置为第 W 块理论板#

!FT@溶剂进料温度的确定

由于溶剂进料量较大$对塔内气液负荷影响明

显$其温度的高低对分离效果和能耗都有较大的影

响$所以$合理确定溶剂进料温度显得非常关键#

图 )) 和图 )' 分别为溶剂进料温度对分离效果和能

耗的影响趋势#

)+环己烷质量流量%'+甲基环己烷质量流量

图 ))H溶剂进料温度对分离的影响

)+再沸器负荷%'+冷凝器负荷

图 )'H溶剂进料温度对热负荷的影响

从图 )) 中可以看出$溶剂进料温度越低$萃取

精馏塔分离效果越好# 这是因为溶剂进料温度越

低$溶剂过冷程度越大$液化更多的液体$相当于增

加了塔内回流$对气液传质更为有利# 从图 )' 可以

看出$溶剂进料温度变化对萃取精馏塔釜热负荷影

响较大$溶剂进料温度降低$塔釜热负荷线性增加幅

度很大# 因此$溶剂进料温度需要权衡考虑$在保证

产品要求的同时$尽量降低塔釜负荷$确定进料温度

为 )''k#

$@结果与讨论

在保证产品要求的情况下$以最大化降低能耗

为目标$将上述优化结果用于萃取精馏塔的模拟计

算$最终得到优化工况下的模拟结果$见表 ;#

表 B@优化前后操作参数及热负荷对比

溶剂

比

进料

位置

回流

比

溶剂

进料

位置

溶剂进

料温

度[k

再沸器

负荷[

cE

冷却器

负荷[

cE

总负荷[

cE

优化前 XD'X !' )D(''; V ))W ''V;D') FV)DW" '!"VD(;

优化后 XD( 'X )D( W )'' )GGWD!! FV)DXG '(V(D('

由表 ; 可以看出$优化后萃取精馏塔热负荷明

显低于优化前$总负荷降低了 ))DW\$有效减少了

塔正常操作塔釜蒸汽的消耗及塔顶循环水量#

A@结论

&)'本文中以文献相平衡数据为基础$采用

BZ6U#/FI+%917.,模型估算BZ6AB#/方程中缺少

的二元交互作用参数$在此基础上建立了环丁砜萃

取精馏分离芳烃与非芳烃的过程模型$可用于实际

生产过程的优化#

&''利用#8$-. <578流程模拟软件对实际操作

过程进行参数模拟优化$考察了溶剂比"回流比"TC

馏分进料位置"萃取剂进料位置及温度对塔的分离

效果及热负荷的影响$得到了较优的操作条件$减少

了塔的操作负荷$降低了生产成本$对工业生产具有

一定的指导意义#
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'()" 年 " 月 鲁东东等!双回流真空变压吸附空分模拟

分$R2Fh型氧分子筛为吸附剂$利用 #8$-. #,8+%$S

92+.模拟软件$对低压进料的 I7$5-a?<P#进行了

模拟$考察了不同进料的位置"均压方式和塔顶塔底

回流比对产品浓度和回收率的影响$同时得到了 '

种具有较高纯度"较高回收率的氧气和氮气#

#@XCH5'Q M/.<过程

图 ) 是低压进料的I7$5-a?<P#过程的循环步

骤原理图#

U+原料气&Z

'

[@

'

j(DVG[(D')'%R<+轻组分产品&@

'

'%

L<+重组分产品&Z

'

'

图 )HX 步骤的I7$5-a?<P#原理图

步骤 )!N-,) 处于低压&<R'下$N-,' 处于高压

&<L'下$进料气在塔某一位置处进入 N-,) &U'$

N-,' 处于重组分回流[吸附状态&L=[#I'$塔顶产

生的轻组分气体&@

'

'一部分作为产品气$一部分回

流进入 N-,)&R='$对 N-,) 进行回吹$而从 N-,) 解

吸出的气体一部分作为产品气$一部分经压缩机压

缩后回流至 N-,'#

步骤 '!N-,) 和 N-,' 进行均压$均压至中间压

力&<>'$N-,) 进行均压升&>='$N-,' 进行均压降

&>I'#

步骤 !!对 N-,' 进行抽空&/+I'$抽出来的气体

用压缩机进行压缩$压缩后的气体对 N-,) 进行升压

&L<<'# 步骤 "";"X 是步骤 )"'"! 的逆过程#

建立如图 ' 所示的模拟流程图$该 I7$5-a

?<P#过程包括 ' 部分$进料口上端为 P9%2$$2.M

<P#$进料口下端为 >.%2302.M<P#$塔顶产生氧气$

塔底产生氮气# 其中 ?'"?!"?""?; 分别控制塔顶

@

'

回流的量"塔顶@

'

采出量"塔底Z

'

采出量"塔底

Z

'

回流量$?>) 和?>' 为线性流量控制阀$其流量

的大小与阀门的开度&/K'和阀门两端的压力差呈

正比# 原料气为空气$忽略氩气$进料压力为

)(( c<4# I7$5-a?<P#过程按照表 ) 的时序进行$

每个吸附床依次进行进料[轻组分回流"均压升"重

组分产品升压"重组分回流[吸附"均压降"逆向放压

步骤#

A)"A'"A!+流量计%?)"?'"?!"?""?;"?>)"?>'+调节阀门%

T-,)"T-,'+吸附塔%d

U

+进料位置

图 'HI7$5-a?<P#模拟流程图
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