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环丁砜芳烃抽提蒸馏的计算机模拟

霍月洋摇 张树增*

(北京化工大学 化学工程学院, 北京摇 100029)

摘摇 要: 根据文献报道的环丁砜鄄芳烃抽提体系相平衡数据,采用 UNIFAC鄄Dortmund 基团贡献模型拟合了 CH2鄄
SULF、ACH鄄SULF、ACCH2鄄SULF 三对基团的交互作用参数;在此基础上运用流程模拟软件 Aspen Plus 对其工艺过

程进行模拟研究分析。 模拟计算结果表明各塔工艺操作参数与工业实际操作值基本吻合,抽余油中芳烃的质量分

数为 0郾 13% ,苯产品收率达到 99郾 95% ,甲苯产品收率达到 99郾 76% ,芳烃纯度为 99郾 89% ,达到了工艺要求。
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引摇 言

芳烃是重要的化工原料,从烃类混合物中分离

芳烃主要有液-液抽提和抽提蒸馏两种工艺[1鄄3]。 液-
液抽提是利用溶剂对各组分溶解度的不同达到芳烃

与非芳烃的分离,常用来处理芳烃质量分数小于

70%的原料;抽提蒸馏则是利用溶剂对各组分相对

挥发度影响的不同达到芳烃的分离,适用于芳烃质

量分数大于 70% 的原料[4]。 随着催化重整和裂解

反应深度的不断提高,石油芳烃中的芳烃含量明显

增加,因此抽提蒸馏越来越多地作为芳烃抽提的主

要工艺。
化工过程模拟技术[5鄄7] 始于 1950 年代末期,现

已作为一种普遍的方法而广泛应用于化工过程的研

发、设计、生产操作的控制与优化、操作员工的培训

和老厂的改造等方面。 为了对环丁砜芳烃抽提装置

进行技术改造和挖潜革新,国内对环丁砜芳烃抽提

过程进行了一些研究,如环丁砜-芳烃体系相平衡数

据的测定[8鄄11]、 芳烃抽提过程的计算机辅助设

计[12]、环丁砜芳烃抽提过程的扩产研究[13]、芳烃抽

提工艺的模拟与参数优化[14鄄15]、动态模拟在抽提装

置设计中的应用[16]等。
由于缺少文献报道值和相关实验数据,本文采

用 UNIFAC鄄Dortmund 基团贡献模型估算了环丁砜

和烷烃、环烷烃及芳烃间的交互作用参数。 在此基

础上,利用流程模拟软件 Aspen Plus 建立过程模拟

模型,进行了全流程稳态模拟,为芳烃生产的操作优

化及扩产改造提供基本依据。

1摇 Aspen 流程模拟

1郾 1摇 工艺原理

为了综合利用各芳烃资源,提高芳烃抽提的能

力,增产芳烃产品,某公司炼油厂的催化重整油及烯

烃厂的裂解加氢汽油按 3. 25颐 1的比例混合进行加

工[17]。 催化重整油与裂解加氢汽油的组成见表 1。

表 1摇 催化重整油与裂解加氢汽油组成

Table 1摇 The composition of the catalytic reforming
oil and the hydrocracking gasoil

原料
w / %

非芳烃 苯 甲苯 C8 + 馏分

重整脱戊烷油 21郾 15 8郾 87 25郾 59 45郾 39

裂解加氢汽油 14郾 38 45郾 51 23郾 90 17郾 21

摇 摇 混合原料进入预分馏塔,C8 以上馏分从塔底排

出,塔顶切出的 C6 ~ C7 馏分作为抽提蒸馏的进料

从抽提蒸馏塔中部进入,贫溶剂环丁砜从塔顶进入。
经过抽提蒸馏,非芳烃从塔顶引出,经冷凝冷却后,
一部分返回到抽提蒸馏塔顶作为回流,其余作为副

产品送出界区。 抽提蒸馏塔塔底的富溶剂进入溶剂

回收塔中部,汽提水从回收塔底部打入,在减压精馏

下,一部分芳烃作为回流,一部分作为产品采出。 回

收塔底的贫溶剂进入溶剂再生罐,在较高真空条件

下,除掉溶剂中的机械杂质和聚合物,以保证溶剂的
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质量。
图 1 是在 Aspen Plus 的工艺流程窗口建立的模

拟流程图,包括预分馏塔 T鄄101、抽提蒸馏塔 T鄄102、
溶剂回收塔 T鄄103 和芳烃回流罐 D鄄1,所用设备均

采用严格的方法模拟。 在模拟中,省去了溶剂再生

罐,溶剂循环改由外加补充溶剂来替代,这样做简化

了流程中的循环,使计算更容易收敛,但这又符合实

际的要求。 同时,流股之间的换热问题也进行了一

定的简化[14]。

图 1摇 芳烃抽提蒸馏模拟工艺流程

Fig. 1摇 Flowsheet of process for the extractive distillation
of aromatics

1郾 2摇 交互作用参数计算

Aspen Plus 软件的纯组分数据库包含抽提体系

所有物质的基本物性参数,其热力学模型包括大部

分二元交互作用参数,但缺少绝大部分环丁砜-芳
烃、环丁砜-非芳烃之间的交互作用参数。 这些参数

需二元汽液平衡数据确定,但二元资料很难搜集齐

全,而 UNIFAC 模型则有效地克服了这一困难。 它

由二元汽液平衡数据即可关联得到各对基团的作用

参数。 UNIFAC鄄Dortmund 模型是在原始 UNIFAC 模

型基础上做了一定改进来计算交互作用参数的。
UNIFAC鄄Dortmund 模型与原始 UNIFAC 模型相

比较,主要的改进在于两个参数的计算方法[18]

渍i

xi
= r3 / 4i 移

c

j = 1
r3 / 4j x j (1)

子ij = exp[ - (aij + bijT + cijT2) / T] (2)
式(1)中 渍i为 i 组分平均体积参数,ri为 i 组分

体积参数;式(2)中 子ij为 UNIFAC 参数,aij、bij、cij为
UNIFAC 交互作用参数,T 为体系温度。

可以看出,UNIFAC鄄Dortmund 模型在范德华性

质与基团交互作用参数的计算方面作了修正。 其交

互作用参数是温度的函数,能够很好的描述温度对

相平衡的影响,这使得 UNIFAC鄄Dortmund 模型在交

互作用参数的估算中表现出比较理想的结果。
本文将环丁砜作为一个独立基团 SULF 处理,

UNIFAC鄄Dortmund 模型基团体积参数 Rk和表面积

参数 Qk可在文献[18]中查到。 利用 Aspen Plus 的

数据回归功能根据文献[8 - 11]报道的相平衡数据

拟合 CH2鄄SULF、ACH鄄SULF、ACCH2鄄SULF 三对基

团的 UNIFAC鄄Dortmund 交互作用参数,结果见表 2。

表 2摇 基团交互作用参数拟合结果

Table 2摇 Results of group interaction parameters

基团

i j
aij a ji bij b ji

CH2 SULF - 10000郾 0 25郾 9 - 1184郾 7 1郾 5

ACH SULF - 10000郾 0 30郾 2 - 259郾 7 - 0郾 4

ACCH2 SULF 1294郾 2郾 0 - 2郾 3 177郾 9 - 0郾 5

2摇 结果与讨论

2郾 1摇 模拟计算结果

对芳烃抽提工艺进行全流程稳态模拟计算,两
个主要设备抽提蒸馏塔和溶剂回收塔的操作工艺参

数与工业实际数据进行比较,结果见表 3 ~ 4。

表 3摇 抽提蒸馏塔 T鄄102 主要操作工艺参数

Table 3摇 Primary operation process parameters for the
extractive distillation column T鄄102

项目
温度 / 益 压力 / MPa

塔顶 塔底 塔顶 塔底

m溶剂 /

m进料

溶剂含

水 w / %

模拟值 81郾 2 171郾 6 0郾 16 0郾 21 3郾 5 0郾 8

实际值 84郾 0 174郾 5 0郾 15 0郾 21 3郾 5 0郾 8

表 4摇 溶剂回收塔 T鄄103 主要操作工艺参数

Table 4摇 Primary operation process parameters for the
solvent recovery column T鄄103

项目
温度 / 益 压力 / MPa

塔顶 塔底 塔顶 塔底
回流比

模拟值 66郾 3 177郾 1 0郾 035 0郾 05 0郾 4

实际值 69郾 8 175郾 3 0郾 035 0郾 05 0郾 4

摇 摇 从抽提蒸馏塔 T鄄102 引出的流股 1005,经冷凝

冷却为抽余油,芳烃回流罐 D鄄1 进行油水分离得到

流股 1011 为混合芳烃,模拟计算得到抽余油及芳烃

的质量见表 5。
由表 3 ~ 5 可以看出工艺操作参数计算结果与

工业实际数据基本一致,相对误差较小;芳烃在纯度
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和收率方面也达到了要求。 采用 UNIFAC鄄Dortmund
模型拟合得到的交互作用参数可以较好的应用于芳

烃抽提蒸馏工艺流程中。

表 5摇 产品模拟计算结果

Table 5摇 Simulation results for the products

抽余油含

芳烃 w / %

芳烃回收率 / %

苯 甲苯

芳烃

纯度 / %

0郾 13 99郾 95 99郾 76 99郾 89

2郾 2摇 抽提蒸馏工艺分析

抽提蒸馏塔塔顶回流是为了回收溶剂,但是溶

剂与塔顶非芳烃之间的沸点相差很大,且回流比的

增大不利于组分的分离,所以选择了只有再沸器而

没有冷凝器的模型。 预分馏塔塔顶物料进入抽提蒸

馏塔中部,而溶剂环丁砜则从抽提蒸馏塔顶进入塔

内。 溶剂在下降的过程中与上升的烃蒸汽逆流接触

进行传热,传质。 经过抽提蒸馏,富含芳烃的溶剂从

塔底抽出,进入溶剂回收塔,而非芳烃则以气态形式

被蒸发至塔顶,经冷凝器冷凝后采出。
抽提蒸馏塔分离效果的好坏直接影响芳烃产品

的纯度和收率。 对抽提蒸馏塔进行逐板分析可以清

晰的看到芳烃和非芳烃在塔内的汽液情况。 各塔板

的温度分布和汽液相组成分布见图 2 ~ 3。

图 2摇 塔板温度分布

Fig. 2摇 The distribution of temperature on theoretical trays

由图 2 的温度分布可以看出,温度曲线分布比

较特别,表现为以进料板第 7 块板为分界,进料板以

上部分塔板温度高于进料板以下部分塔板温度。
引起这种温度分布曲线的主要原因在于当进料

中的苯、甲苯进入抽提蒸馏塔后,大量的苯和甲苯汽

化上升,在上升的过程中同塔板上下降的溶剂进行

接触溶解,产生大量的溶解热,因此表现出这部分塔

板温度明显高于进料板以下部分塔板上的温度的

现象。

由图 3 可以看出汽相物流中,非芳烃在塔顶富

集,逐板降低,在塔底趋近于零;由于非芳烃沸点较

低,因此在各塔板液相物流中非芳烃含量基本为零;
汽液两相物流中,C6 ~ C7 芳烃在塔顶均接近零,且
逐板增加,在塔底富集;在进料板位置处,芳烃含量

稍有波动,这主要是由于塔板温度在该处有波动;塔
底采出物流中已几乎不含非芳烃组成,芳烃和非芳

烃在萃取剂环丁砜的作用下,达到了分离的目的。

图 3摇 抽提蒸馏塔中理论塔板汽液相组成分布

Fig. 3摇 The distribution of vapor and liquid compositions on
theoretical trays in the extractive distillation column

2郾 3摇 溶剂回收工艺分析

溶剂回收塔将抽提蒸馏塔底部的富溶剂进行减

压操作,以便将芳烃和溶剂分离,进而回收溶剂进行

循环操作。 在溶剂回收塔底加入汽提水,一方面水

蒸气降低芳烃分压,另一方面芳烃与水能够形成最

低共沸物,有利于芳烃蒸出。 这样就把芳烃从溶剂

中分离出来,同时获得含水的贫溶剂,以循环使用。
回收塔塔顶为芳烃产品和水,塔底主要为环丁砜溶

剂。 各塔板的汽液相组成分布见图 4。
由图 4 中可以看出芳烃、环丁砜及水在回收塔

上的分布情况。 无论汽相还是液相,C6 ~ C7 芳烃均

富集在前几块塔板上,而塔底的芳烃含量基本为零,
这点说明了芳烃从回收塔塔顶采出,但是由于苯和

甲苯各自沸点的不同,所以各自富集在不同的塔板
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图 4摇 溶剂回收塔中理论塔板汽液相组成分布

Fig. 4摇 The distribution of vapor and liquid compositions on
theoretical trays in the solvent recovery column

上;自由水以汽相存在,并且富集在第一块板上,在
最后几块中含量基本为零;环丁砜无论汽相还是液

相均在塔底富集,并且含量接近于 100% 。
图 4 直观地反映出回收塔内芳烃和溶剂环丁砜

已经得到很好的分离,达到了工艺要求,这也进一步

说明了热力学模型符合实际情况。

3摇 结束语

本文根据相平衡数据采用 UNIFAC鄄Dortmund
模型很好地对芳烃抽提体系的二元交互作用参数进

行了回归,在此基础上应用流程模拟软件 Aspen
Plus 对该工艺进行了模拟计算,模拟结果非常接近

实际生产的工艺参数,据此可以用来分析各塔的操

作能力和操作问题,指导实际的生产操作。 另外,以
UNIFAC鄄Dortmund 模型为基础在 Aspen Plus 中建立

的芳烃抽提蒸馏工艺对于指定的进料条件可以作为

工艺数据包使用。
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Computer simulation of a process for extractive distillation
of sulfolane aromatics

HUO YueYang摇 ZHANG ShuZeng
(College of Chemical Engineering, Beijing University of Chemical Technology, Beijing 100029, China)

Abstract: Based on the phase equilibrium data sets of extraction systems for sulfolane aromatics reported in the lit鄄
erature, binary parameters for three pairs of groups (CH2鄄SULF, ACH鄄SULF and ACCH2鄄SULF) were found to
regress well using the UNIFAC鄄Dortmund model. The process was subsequently simulated by Aspen Plus. The re鄄
sults of the simulation were well consistent with the industrial operating parameters. The content of aromatics in the
raffinate was 0郾 13% , the recovery ratio of benzene was 99郾 95% , the toluene recovery ratio was 99郾 76% , and the
purity of aromatics was 99郾 89% .
Key words: sulfolane; extractive distillation; UNIFAC鄄Dortmund model; Aspen Plus simulation
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