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摘要:为了减小 Ａｓｐｅｎ 模型模拟间歇精馏过程初始参数设置不准确带来的模型误差ꎬ使模型优化间歇精馏操作参数更加合

理ꎬ提出了采用均匀设计的试验安排方法ꎬ并以桃醛粗品小试实验分离桃醛为研究对象ꎬ对 Ａｓｐｅｎ 模型模拟间歇精馏时的初始
参数如理论板数、冷凝器持液量和每块理论板持液量进行优化ꎮ 经过优化后得到理论板数为 ３５ 块ꎬ冷凝器持液量为 ０􀆰 ００５ ２ ｋｇꎬ
每块理论板持液量是 ０􀆰 ０００ ８ ｋｇꎬ参数更加接近实际精馏塔的理论参数ꎬ为后续的操作参数优化减少误差ꎮ
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　 　 间歇精馏作为一种传统的精馏方式ꎬ近年来随

着精细化工和医药化工等行业的发展ꎬ逐步得到国

内外专业学者的重视ꎮ 由于间歇精馏过程的操作灵

活性和适用性强的特点ꎬ被广泛地应用于小批量、多
组分、多产品和高附加值产品的分离提纯中[１－４]ꎮ
但是在精细化工和医药化工中待分离物系很复杂ꎬ
组成少则十几种ꎬ多则达到几十种ꎮ Ａｓｐｅｎ 软件对

其进行工业模拟计算时ꎬ由于软件本身的局限

性[５]ꎬ包括物性数据库不完全ꎬ组分太多导致模型

计算很难收敛等ꎬ就要对待分离物系进行组分合理

简化和物质物性估算ꎬ需要用实验验证其准确性ꎬ所
以在模拟间歇精馏实验过程中涉及一些初始参数的

确定ꎬ这些参数能够体现小试实验精馏塔在进行分

离过程时的固定参数情况ꎬ比如理论板数、冷凝器持

液量和单块理论板持液量ꎬ这些参数能否反映精馏

塔操作情况直接关系到模拟结果的正确性[６－７]ꎮ
本文中提出采用均匀设计方法ꎬ对模拟精馏塔

操作过程的初始条件进行优化ꎬ通过 ＤＰＳ 数据处理

系统处理数据ꎬ建立数学模型ꎬ得到最佳初始参数组

合ꎬ能够使模型建立过程与实际间歇精馏过程更加

吻合ꎮ 并以单体香料桃醛的实验分离提纯为案例ꎬ
研究该方法对模型初始条件的优化效果ꎬ为今后工

业模拟计算提供一种优化初始参数的方法ꎬ确保工

业设计和操作参数优化的准确性ꎮ

１　 Ａｓｐｅｎ 模型的建立及实验研究

１􀆰 １　 Ａｓｐｅｎ 模型的建立

模拟桃醛粗品体系分离提纯桃醛过程所采用的

是商业流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ＢａｔｃｈＦｒａ 模

块ꎬ在模拟过程中对模型做相应简化[８]:①模型中

的塔板为理论板数ꎻ②每块理论板数上的液体持液

量恒定且相等ꎬ蒸汽持液量忽略不计ꎻ③等摩尔流量

假设ꎻ④体系中各组分对基础组分的相对挥发度全

塔恒定ꎮ
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１􀆰 ２　 模型初始参数确定

在进行模型验证过程中ꎬ主要确定模型可调整

的参数ꎬ比如理论板数、冷凝器持液量和每块理论板

的持液量ꎬ通过调整这几个参数ꎬ使模型与实验过程

相符合ꎮ
模型的验证实验在压降精馏塔内进行ꎬ实验装

置如图 １ 所示ꎮ 该装置主要包括几下几个部分:
①精馏塔塔体ꎻ②蒸馏釜ꎻ③冷凝器ꎮ 塔体采用内径

为 ２５ ｍｍꎬ有效填料高度为 １􀆰 ５ ｍ 的整根夹套式玻

璃精馏塔ꎬ内装金属矩形螺旋圈不锈钢散堆填料ꎬ塔
釜为 １ Ｌ 的三颈圆底烧瓶ꎬ塔釜采用导热油加热ꎬ塔
身用保温带保温ꎬ塔顶装有冷凝器ꎬ用低温水冷凝塔

顶蒸气ꎻ原料一次性加入塔釜内ꎬ回流比用继电器和

电磁铁控制ꎬ塔顶、塔釜采出样品用气相色谱仪分析

其组成ꎮ

１—真空泵ꎻ２—二级缓冲罐ꎻ３—一级缓冲罐ꎻ４—塔釜ꎻ
５—散堆填料ꎻ６—玻璃塔体ꎻ７—真空管ꎻ８—冷凝器ꎻ
９—塔顶采样管ꎻ１０—接液瓶ꎻ１１—Ｕ 型管压力计

图 １　 实验装置

验证实验中塔釜加入原料 ３４８􀆰 ３ ｇꎬ原料中桃醛

质量分数为 ９０􀆰 ３％ꎬ整个分离阶段包括全回流、轻
组分阶段、过渡馏分 １ 阶段、成品阶段和过渡馏分 ２
阶段ꎮ 而模型的模拟过程条件和实验过程条件相

同ꎬ包括回流比和塔顶产品的采出率ꎬ并且选用的热

力学模型是 ＮＲＴＬꎬ在模型模拟过程中可调参数只

有模型中的理论板数、冷凝器持液量和每块理论板

持液量ꎬ使模拟过程塔顶采出产品桃醛的浓度与实

验过程尽可能地接近ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟结果与实验室小试研究结果如

图 ２ 所示ꎬ图 ２ 是模型计算过程塔顶采出产品中桃

醛的质量分数和实验过程塔顶采出产品桃醛质量分

数的比较ꎮ 在累计采出量达到 ３８ ｇ 之前ꎬ桃醛质量

分数上升很快ꎬ原因在于轻组分阶段轻组分快速被

采出ꎬ桃醛不断在塔顶富集ꎬ质量分数上升很快ꎬ而
在 ３８~８０ ｇ 之间是过渡馏分 １ 阶段ꎬ由于回流比变

大ꎬ使轻组分在塔顶富集ꎬ同时随着采出塔顶桃醛的

瞬时质量分数也会增大ꎬ但是变化比较缓慢ꎬ而到了

成品阶段ꎬ回流比变小ꎬ此时塔顶的产品中桃醛质量

分数达到合格要求ꎬ随着采出ꎬ桃醛质量分数维持在

一定范围内ꎬ进入过渡馏分 ２ 阶段ꎬ回流比增大ꎬ延
缓了桃醛质量分数下降的时间ꎮ 从图上可以看出ꎬ
实验中塔顶桃醛的瞬时质量分数变化趋势和模型模

拟过程一致ꎬ相对误差在±３％以内ꎮ 说明对桃醛粗

品中组分简化、物性估算和模型中选择热力学方法

ＮＲＴＬ 比较合理ꎬ同时可以得到模型中调整的初始

化条件的初始值ꎬ其中理论板数为 ３４ 块ꎬ冷凝器持液

量为 ０􀆰 ００５ ５ ｋｇꎬ每块理论板持液量为 ０􀆰 ０００ ０９ ｋｇꎮ

质量分数:１—模型ꎻ２—实验

图 ２　 塔顶产品中桃醛瞬时质量分数

随着累计采出量的变化

２　 初始化条件的优化及验证

Ａｓｐｅｎ 软件模拟精馏过程初始化条件的确定很

关键ꎬ直接影响到模型计算结果ꎬ所以为了使模型模

拟过程的准确ꎬ需要优化初始化条件ꎬ使模型和实验

过程在操作参数相同的情况下ꎬ通过合理的试验安

排方法优化初始化条件ꎬ让模拟过程最接近真实实

验或生产过程ꎬ使模型计算结果可靠ꎮ
２􀆰 １　 均匀试验设计

均匀试验设计是一种试验安排方法ꎬ由于考虑

因素间的交互作用ꎬ对于间歇精馏初始化条件的优

化有很好的适用性[９]ꎮ
根据初始化条件的初始值结合所用精馏塔的实

际情况确定各待优化参数的取值范围ꎬ具体参数范

围如表 １ 所示ꎮ
表 １　 参数优化范围

　 　 　 参数 优化范围

理论板数 Ｘ１ ３２~３５

冷凝器持液量 Ｘ２ ０􀆰 ００４５~０􀆰 ００６６

每块理论板持液量 Ｘ３ ０􀆰 ０００７８~０􀆰 ０００９９

在进行试验方案安排时选取的是 Ｕ∗７(７４)的
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均匀设计表ꎬ根据 Ｕ∗７(７４)的使用表ꎬ将 ３ 个因素

安排在第 ２、３、４ 列ꎬ试验方案如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 试验方案

序号 Ｘ１ Ｘ２ Ｘ３

１ ３４ ０􀆰 ００５９０ ０􀆰 ０００９９０

２ ３３ ０􀆰 ００４８５ ０􀆰 ０００９５５

３ ３２ ０􀆰 ００６６０ ０􀆰 ０００９２０

４ ３５ ０􀆰 ００５５５ ０􀆰 ０００８８５

５ ３４ ０􀆰 ００４５０ ０􀆰 ０００８５０

６ ３３ ０􀆰 ００６２５ ０􀆰 ０００８１５

７ ３２ ０􀆰 ００５２０ ０􀆰 ０００７８０

将上述 ７ 组初始条件组合进行模型模拟计算ꎬ
指标的计算公式:

Ｙ ＝ ∑δ２ / (ｎ － １) (１)

其中ꎬδ＝在不同累计采出量下塔顶采出产品的实验

质量分数 －模型质量分数ꎻ ｎ 为累计采出量点的

个数ꎮ
根据指标公式计算的结果如表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 计算结果

序号 Ｘ１ Ｘ２ Ｘ３ Ｙ

１ ３４ ０􀆰 ００５９０ ０􀆰 ０００９９０ １􀆰 ３１７５５６

２ ３３ ０􀆰 ００４８５ ０􀆰 ０００９５５ １􀆰 １１５３７７

３ ３２ ０􀆰 ００６６０ ０􀆰 ０００９２０ １􀆰 ５３０１９４

４ ３５ ０􀆰 ００５５５ ０􀆰 ０００８８５ １􀆰 １６０３０２

５ ３４ ０􀆰 ００４５０ ０􀆰 ０００８５０ １􀆰 ２１１６２６

６ ３３ ０􀆰 ００６２５ ０􀆰 ０００８１５ １􀆰 ２８０８８４

７ ３２ ０􀆰 ００５２０ ０􀆰 ０００７８０ ０􀆰 ９５８７７７

２􀆰 ２　 初始化条件优化

初始化条件优化是将表 ３ 的数据通过 ＤＰＳ 软

件进行二次多项式拟合数学模型ꎬ通过数学模型得

到预报的初始化条件组合和最小的指标 Ｙ 值ꎮ
数学模型:

Ｙ ＝ ８􀆰 ０６３ ４ － ３ ０４８􀆰 ６７８ １Ｘ２ ＋ ２５８ １２２􀆰 ８７Ｘ２∗Ｘ２ ＋
７􀆰 ６３１ ６４Ｘ１∗Ｘ２ ＋ １２１ １９４􀆰 ４５６Ｘ２∗Ｘ３

　 　 其中该数学模型预报的初始化条件组合和最小

的指标 Ｙ 值如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 数学模型预报值

Ｙ Ｘ１ Ｘ２ Ｘ３

１􀆰 ０６７４ ３４􀆰 ９２５１ ０􀆰 ００５２ ０􀆰 ０００８

通过数学模型可以看出ꎬ３ 个初始化参数对指

标都有影响ꎬ并且该数学模型预报的初始化条件值

是理论板数 ３５ 块ꎬ冷凝器持液量是 ０􀆰 ００５ ２ ｋｇꎬ每
块理论板持液量是 ０􀆰 ０００ ８ ｋｇꎮ 将预报的初始化条

件组合进行 Ａｓｐｅｎ 模型验证计算ꎬ能够得到 Ｙａｓｐｅｎ ＝
１􀆰 ０６２ ８ꎬ相对误差为 ０􀆰 ４３１％ꎬ在合理范围之内ꎮ 说

明数学模型预报功能很好ꎬ找到了最接近实验装置

在桃醛粗品分离体系操作过程中的初始参数理论板

数、冷凝器持液量和每块理论板数持液量ꎮ 虽然经

过数学模型预报的 Ｙ 值比表 ３ 中第 ７ 组的 Ｙ 偏大ꎬ
但是根据填料类型、填料高度和操作条件ꎬ数学模型

预报的初始化条件组合更接近实际情况ꎮ

３　 结论

提出了采用均匀设计优化 Ａｓｐｅｎ 模拟间歇精馏

过程初始条件的方法ꎬ并以桃醛粗品原料小试实验

高真空间歇精馏提纯桃醛为研究案例ꎬ探索该方法

对模拟间歇精馏过程初始条件优化的效果ꎮ 结果表

明ꎬ经过优化后可以得到小试实验的理论板数为 ３５
块ꎬ冷凝器持液量为 ０􀆰 ００５ ２ ｋｇꎬ每块理论板持液量

是 ０􀆰 ０００ ８ ｋｇꎬ能够使 Ａｓｐｅｎ 模型模拟间歇精馏过

程更加准确ꎬ减少模拟计算的误差ꎮ 该方法应用于

工业间歇精馏塔操作参数时ꎬ能够得到优化的初始

条件值ꎬ更加接近真实工业塔的操作情况ꎬ进而使工

业精馏塔操作参数优化更加合理ꎮ
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