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(54)发明名称

一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统

(57)摘要

本发明涉及一种再沸器法负压粗苯蒸馏系

统，包括脱苯塔、再生器、再沸器、粗苯或轻苯冷

凝冷却器、粗苯或轻苯回流槽、苯汽冷却器、脱苯

真空泵或喷射器、洗油冷凝冷却器、油汽分离器、

油气冷却器及再生真空泵或喷射器；脱苯塔的上

部为精馏段，采用塔盘结构，脱苯塔的下部为提

留段，采用填料结构；与现有的粗苯蒸馏系统相

比，本发明具有运行成本低、环保效果好等显著

优点。
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1.一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统，其特征在于，包括脱苯塔、再生器、再沸器、粗苯或

轻苯冷凝冷却器、粗苯或轻苯回流槽、苯汽冷却器、脱苯真空泵或喷射器、洗油冷凝冷却器、

油汽分离器、油气冷却器及再生真空泵或喷射器；所述再生器设于脱苯塔的下方，脱苯塔底

部设热贫油出口；热贫油出口通过贫油管道依次连接热贫油泵、贫富油换热器、贫油一段冷

却器和贫油二段冷却器，热贫油泵下游的贫油管道上设热贫油再生管连接再生器热贫油入

口；脱苯塔的上部为精馏段，采用塔盘结构，脱苯塔的下部为提馏段，采用填料结构；精馏段

底部的脱苯塔上设富油入口，贫富油换热器的富油出口通过富油管道经富油加热器连接脱

苯塔的富油入口；富油加热器的过热蒸汽入口与再生器上的过热蒸汽入口分别连接过热蒸

汽管道；过热蒸汽管道还与再沸器连接，再沸器另外通过再生洗油管道连接脱苯塔底部的

再生洗油出口及再生洗油入口；脱苯塔顶的蒸汽出口通过蒸汽管道依次连接粗苯或轻苯冷

凝冷却器、粗苯或轻苯回流槽，粗苯或轻苯回流槽的回流液出口通过回流液管道连接脱苯

塔顶的回流液入口，回流液管道上设粗苯或轻苯泵；粗苯或轻苯回流槽的气体出口通过气

体管道依次连接苯汽冷却器及脱苯真空泵或喷射器；再生器顶的油气出口通过油气管道依

次连接洗油冷凝冷却器和油汽分离器，油汽分离器设洗油出口和不凝性气体出口，不凝性

气体出口通过不凝性气体管道依次连接油气冷却器和再生真空泵或喷射器；所述脱苯塔的

上部一侧设萘油采出口；粗苯或轻苯泵下游的回流液管道上设产品粗苯或轻苯出口；所述

再生器设残渣油出口，通过残渣油管道和泵连接残渣槽。
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一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统

技术领域

[0001] 本发明涉及炼焦化工产品回收技术领域，尤其涉及一种再沸器法负压粗苯蒸馏系

统。

背景技术

[0002] 为减少废水排放，近期焦化行业出现了无蒸汽法粗苯蒸馏工艺(蒸汽不直接参与

蒸馏过程)，此工艺是使用管式炉加热富油和循环热贫油，为脱苯塔提供热量的工艺，该工

艺过程中粗苯分离水量很少，大大减少了废水的排放。但是，管式炉产生大量的废气却造成

了一定的废气排放；同时使用焦炉煤气加热的管式炉废气很难满足炼焦化学工业污染物排

放标准，必须有配套的废气处理装置，投资费用较高；使用高炉煤气加热的管式炉虽然可降

低废气中SO2含量，但设备较大，产生废气量多，环保效果差。同时，使用管式炉加热富油和

洗油，会导致富油和洗油的大量凝聚、结焦，产生大量的残渣油，导致洗油的浪费，运行费用

高。

[0003] 综上所述，现阶段的无蒸汽法粗苯蒸馏工艺在运行成本、环保等方面存在缺陷，急

待解决。

[0004] 目前的焦化行业熄焦工艺多采用干熄焦工艺，该工艺过程产生了大量的高压过热

蒸汽，此蒸汽常用于发电或在煤气净化工艺中使用。本发明是使用干熄焦产生的高温过热

蒸汽加热富油和洗油的负压粗苯蒸馏系统。

发明内容

[0005] 本发明提供了一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统，与现有的粗苯蒸馏系统相比，具

有运行成本低、环保效果好等显著优点。

[0006] 为了达到上述目的，本发明采用以下技术方案实现：

[0007] 一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统，包括脱苯塔、再生器、再沸器、粗苯或轻苯冷凝

冷却器、粗苯或轻苯回流槽、苯汽冷却器、脱苯真空泵或喷射器、洗油冷凝冷却器、油汽分离

器、油气冷却器及再生真空泵或喷射器；所述再生器设于脱苯塔的下方，脱苯塔底部设热贫

油出口和热贫油入口；热贫油出口通过贫油管道依次连接热贫油泵、贫富油换热器、贫油一

段冷却器和贫油二段冷却器，热贫油泵下游的贫油管道上设热贫油再生管连接再生器热贫

油入口；脱苯塔的上部为精馏段，采用塔盘结构，脱苯塔的下部为提留段，采用填料结构；精

馏段底部的脱苯塔上设富油入口，贫富油换热器的富油出口通过富油管道经富油加热器连

接脱苯塔的富油入口；富油加热器的过热蒸汽入口与再生器上的过热蒸汽入口分别连接过

热蒸汽管道；过热蒸汽管道还与再沸器连接，再沸器另外通过再生洗油管道连接脱苯塔底

部的再生洗油出口及再生洗油入口；脱苯塔顶的蒸汽出口通过蒸汽管道依次连接粗苯或轻

苯冷凝冷却器、粗苯或轻苯回流槽，粗苯或轻苯回流槽的回流液出口通过回流液管道连接

脱苯塔顶的回流液入口；粗苯或轻苯回流槽的气体出口通过气体管道依次连接苯汽冷却器

及脱苯真空泵或喷射器；再生器顶的油气出口通过油气管道依次连接洗油冷凝冷却器和油
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汽分离器，油汽分离器设洗油出口和不凝性气体出口，不凝性气体出口通过不凝性气体管

道依次连接油气冷却器和再生真空泵或喷射器。

[0008] 所述脱苯塔的上部一侧设萘油采出口。

[0009] 粗苯或轻苯泵下游的回流液管道上设产品粗苯或轻苯出口。

[0010] 所述再生器设残渣油出口，通过残渣油管道和泵连接残渣槽。

[0011] 与现有技术相比，本发明的有益效果是：

[0012] 1)运行成本低：与现有无蒸汽法负压粗苯蒸馏系统相比，本发明使用蒸汽加热富

油和洗油，操作温度低，有效遏制了洗油的结渣，降低了残渣油生产量和洗油的更新量，降

低了运行成本；

[0013] 2)环保效果好：与现有粗苯蒸馏系统相比，本发明不设置管式炉，不会产生管式炉

废气，减少废气排放量；同时，本发明粗苯分离水产生量很少，大大降低了废水排量；

[0014] 3)脱苯塔、再生器顶分离出来的苯汽、油气等送至煤气系统，保证了系统的环保性

及苯类物质的有效回收。

附图说明

[0015] 图1是本发明所述一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统的结构示意图。

[0016] 图中：1.脱苯塔2.再生器3.再沸器4.粗苯或轻苯冷凝冷却器5.粗苯或轻苯回流槽

6.苯汽冷却器7.脱苯真空泵或喷射器8.洗油冷凝冷却器9.油汽分离器10.油气冷却器11.

再生真空泵或喷射器12.粗苯或轻苯泵13.热贫油泵14.贫富油换热器15.贫油一段冷却器

16.贫油二段冷却器17.富油加热器

具体实施方式

[0017] 下面结合附图对本发明的具体实施方式作进一步说明：

[0018] 如图1所示，本发明所述一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统，包括脱苯塔1、再生器2、

再沸器3、粗苯或轻苯冷凝冷却器4、粗苯或轻苯回流槽5、苯汽冷却器6、脱苯真空泵或喷射

器7、洗油冷凝冷却器8、油汽分离器9、油气冷却器10及再生真空泵或喷射器11；所述再生器

2设于脱苯塔1的下方，脱苯塔1底部设热贫油出口和热贫油入口；热贫油出口通过贫油管道

依次连接热贫油泵13、贫富油换热器14、贫油一段冷却器15和贫油二段冷却器16，热贫油泵

13下游的贫油管道上设热贫油再生管连接再生器的热贫油入口；脱苯塔1的上部为精馏段，

采用塔盘结构，脱苯塔1的下部为提留段，采用填料结构；精馏段底部的脱苯塔1上设富油入

口，贫富油换热器14的富油出口通过富油管道经富油加热器17连接脱苯塔1的富油入口；富

油加热器17的过热蒸汽入口与再生器2上的过热蒸汽入口分别连接过热蒸汽管道；过热蒸

汽管道还与再沸器3连接，再沸器3另外通过再生洗油管道连接脱苯塔1底部的再生洗油出

口及再生洗油入口；脱苯塔顶的蒸汽出口通过蒸汽管道依次连接粗苯或轻苯冷凝冷却器4、

粗苯或轻苯回流槽5，粗苯或轻苯回流槽5的回流液出口通过回流液管道连接脱苯塔顶的回

流液入口；粗苯或轻苯回流槽5的气体出口通过油气管道依次连接苯汽冷却器6及脱苯真空

泵或喷射器7；再生器2顶的油气出口通过油气管道依次连接洗油冷凝冷却器8和油汽分离

器9，油汽分离器9设洗油出口和不凝性气体出口，不凝性气体出口通过不凝性气体管道依

次连接油气冷却器10和再生真空泵或喷射器11。
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[0019] 所述脱苯塔1的上部一侧设萘油采出口。

[0020] 粗苯或轻苯泵12下游的回流液管道上设产品粗苯或轻苯出口。

[0021] 所述再生器2设残渣油出口，通过残渣油管道和泵连接残渣槽。

[0022] 应用本发明所述一种再沸器法负压粗苯蒸馏系统的粗苯蒸馏工艺过程如下：

[0023] 1)从洗苯塔吸收煤气中苯类物质后的洗油送入贫富油换热器14，与脱苯塔底由热

贫油泵13引出的210～245℃热贫油换热后进入富油加热器17，加热到190～220℃后进入脱

苯塔1；换热后的贫油再经贫油一段冷却器15和贫油二段冷却器16冷却后送往终冷工段用

于洗苯；

[0024] 2)脱苯塔1中，在‑40～‑70KPa的真空度下进行汽提、蒸馏，从脱苯塔底采出一部分

循环洗油送往再沸器3，使用干熄焦系统来的300～550℃高压过热蒸汽加热后，再返回脱苯

塔1，作为粗苯蒸馏的热源和汽提组分；

[0025] 3)脱苯塔1塔顶逸出的55～70℃粗苯蒸汽或轻苯蒸汽，经粗苯或轻苯冷凝冷却器4

后进入粗苯或轻苯回流槽5进行分离，分离后的不凝性气体经苯汽冷却器6进一步冷却后，

用脱苯真空泵或喷射器7送入煤气系统；分离后的液体在粗苯或轻苯回流槽5内进行油水分

离，用粗苯或轻苯泵12将一部分分离出的粗苯或轻苯送至脱苯塔1塔顶作为回流，其余作为

产品外送；

[0026] 4)在脱苯塔侧线引出萘油馏份，以降低贫油含萘量；引出的萘油馏份进入残渣槽，

定期用泵外送；

[0027] 5)为保持循环洗油质量，引出1％～1.5％的循环洗油送入再生器2内，在200～230

℃、‑75～‑95KPa的真空度下进行蒸馏再生，再生热源是来自干熄焦系统的高温过热蒸汽；

[0028] 6)脱苯塔底的再生残渣排入残渣槽,定期用泵外送；脱苯塔底的不凝性气体经洗

油冷凝冷却器8、油汽分离器9和油汽冷却器10冷却后，用再生真空泵或喷射器11送至煤气

系统；

[0029] 系统运行期间，脱苯塔1及再生器2的操作压力低于大气压，即处于负压状态。

[0030] 以上所述，仅为本发明较佳的具体实施方式，但本发明的保护范围并不局限于此，

任何熟悉本技术领域的技术人员在本发明揭露的技术范围内，根据本发明的技术方案及其

发明构思加以等同替换或改变，都应涵盖在本发明的保护范围之内。
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