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摘要:使用物质替代法和物性估算法对紫罗兰酮混合物精馏分离过程进行模拟ꎮ 当进料流股为质量分数 １５％的替代物质

Ａ 和 ８５％的替代物质 Ｂ 混合物ꎬ或质量分数为 １５％的 α－紫罗兰酮和 ８５％的 β－紫罗兰酮混合物时ꎬ分别考察进料位置、塔板数、
回流比、塔釜采出率等参数对塔顶、塔釜采出物质质量分数的影响ꎮ 结果表明ꎬ在质量流量为 １００ ｋｇ / ｈ 的进料条件下ꎬ操作最
优参数分别为进料位置 １２ꎬ塔板数 ６０ꎬ回流比 ５ꎬ塔釜采出率 ０􀆰 ６６ꎮ 此时可使塔顶 α－紫罗兰酮(或替代物质 Ａ)和塔底 β－紫罗
兰酮(或替代物质 Ｂ)的质量分数分别达到 ６８％和 ９６％ꎮ ２ 种方法所得操作参数基本相同ꎬ且满足分离要求ꎬ能够为精馏塔设计
提供可靠的依据ꎮ
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　 　 β－紫罗兰酮作为一种医药中间体[１] 被广泛应

用在维生素 Ａ、胡萝卜素类化合物、视黄酸的合成工

艺中[２]ꎮ 现有的紫罗兰酮合成工艺得到的产物是

含有 α－紫罗兰酮和 β－紫罗兰酮 ２ 种同分异构体的

混合物质ꎬ为满足医药生产对 β－紫罗兰酮的纯度要

求ꎬ需要将混合物进一步分离提纯ꎮ 因此ꎬ如何高效

分离紫罗兰酮混合物成为了研究热点ꎮ 现有研究的

分离方法包括醋酸纤维非对称膜渗透分离[３]、化学

法分离[４]、超临界 ＣＯ２ 流体色谱分离[５] 等ꎮ 本文中

基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件进行紫罗兰酮精馏模拟ꎬ
对于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 数据库中缺少准确的 α－、β－紫罗兰

酮物性数据的问题ꎬ本文中选择物质替代法和物性

估算法分别进行精馏模拟ꎬ并比较 ２ 种方法的模拟

结果得到相应的精馏参数ꎬ为后期的精馏工艺及精

馏塔的设计提供较为可靠的依据ꎮ

１　 待分离原料

模拟基于浙江医药工业有限公司新昌制药厂提

供的紫罗兰酮混合物原料ꎮ 混合物是以 α－环柠檬

醛直接缩合法制备而成[１] 的紫罗兰酮产物ꎮ 为方

便精馏模拟ꎬ把原料简化为质量分数 ８５％的 β－紫罗

兰酮和 １５％的 α－紫罗兰酮ꎬ忽略杂质的存在ꎬ且下

文所用紫罗兰酮和替代物质混合物都是该质量分

数ꎮ 通过精馏分离将 β－紫罗兰酮质量分数提高到

９５％以上ꎬ使其满足医药生产要求ꎮ

２　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 物质替代法及物性估算法

２􀆰 １　 紫罗兰酮物性

紫罗兰酮分子式为 Ｃ１３Ｈ２０Ｏꎬ同分异构体的沸

点缺少准确数据ꎮ 通过精馏实验ꎬ可从塔釜液中取

􀅰２０２􀅰
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得较高纯度的 β－紫罗兰酮ꎬ这表明 β－紫罗兰酮沸

点高于 α－紫罗兰酮ꎮ 实验得到不同压力下紫罗兰

酮混合物塔釜内料液温度可近似作为混合物沸点ꎬ
并通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 物性估算法[６]对紫罗兰酮进行物

性及临界性质估算ꎬ以此来确定一个较为准确的

沸点ꎮ
通过减压间歇精馏分离紫罗兰酮实验ꎬ可得到

紫罗兰酮混合物在 ３ 个减压条件下的塔釜料液温

度ꎬ如表 １ 所示ꎮ
表 １　 不同压力下的紫罗兰酮混合物塔釜料液温度

压力 / ｋＰａ ２􀆰 ６６６ １􀆰 ９９９ １􀆰 ３３３

温度 / Ｋ ４０９ ４０３ ３９３

２􀆰 ２　 物质替代法

物质替代法常应用于复杂混合物的研究和表

征ꎬ特别是原油混合物的模拟加工过程ꎮ 这种方法

是选择物性相近的虚拟组分来替代原有复杂混合物

中的一种或多种物质ꎬ使模拟及研究过程更为方便

可行[７]ꎮ 该方法需要真实物质的沸点、黏度、焓变

等相关物性参数ꎮ 由于无法得到单一 β－紫罗兰酮

准确沸点及其他物性参数ꎬ且 Ａｓｐｅｎ 数据库中的沸

点数据和实验数据矛盾ꎬ因此选择以紫罗兰酮混

合物Ⅰ在不同减压条件下的沸点和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 结

构估算作为依据ꎬ选择分子质量和分子结构相似

的物质作为模拟过程中的替代物质ꎬ进行精馏过

程模拟ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 沸点计算

通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中闪蒸模拟分别选择替代组分

Ａ 和 Ｂ 作为 α－紫罗兰酮和 β－紫罗兰酮的替代物

质ꎬ该替代物沸点分别为 ５２８􀆰 ２０５、５３１􀆰 ００３ Ｋꎮ 替

代混合物在 １􀆰 ３３３、１􀆰 ９９９、２􀆰 ６６６ ｋＰａ 的塔釜料液温

度如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 不同压力下的替代混合物塔釜料液温度

压力 / ｋＰａ ２􀆰 ６６６ １􀆰 ９９９ １􀆰 ３３６

温度 / Ｋ ４０９􀆰 ３ ４０２􀆰 ６３ ３９３􀆰 ６９

比较表 １、表 ２ 可得紫罗兰酮混合物和替代物

质混合物在相同压力下的塔釜料液温度基本相同ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 临界参数估算

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 Ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ Ｅｓｔｉｍａｔｉｏｎ 模块ꎬ
分别绘制 α－、β－紫罗兰酮和替代物质 Ａ、Ｂ 的分子

结构ꎬ进行临界性质的估算ꎬ得到相应的临界参数及

沸点ꎬ如表 ３ 和表 ４ 所示ꎮ

表 ３　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 结构估算 α－紫罗兰酮和

替代物 Ａ 的临界参数

α－紫罗兰酮 替代物 Ａ

ＺＣ ０􀆰 ２４３ ０􀆰 ２４４

ＶＣ / (ｍ３􀅰ｋｍｏｌ－１) ０􀆰 ６４３ ０􀆰 ６３９

ＰＣ / Ｐａ ２３３９７５７􀆰 ５ ２３２４７８３􀆰 ４

ＴＢ / Ｋ ５２９􀆰 ９ ５２８

表 ４　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 结构估算 β－紫罗兰酮和

替代物 Ｂ 的临界参数

β－紫罗兰酮 替代物 Ｂ

ＺＣ ０􀆰 ２５３ ０􀆰 ２５３

ＶＣ / (ｍ３􀅰ｋｍｏｌ－１) ０􀆰 ６６６ ０􀆰 ６５１

ＰＣ / Ｐａ ２２７８４１０􀆰 ４ ２２８９３２４􀆰 ９

ＴＢ / Ｋ ５３１􀆰 ７ ５３１

比较表 ３、表 ４ 结果可得ꎬ所选替代物质 Ａ、Ｂ 相

较 α－、β－紫罗兰酮有较为相近的临界性质及沸点ꎬ
使用所选替代物进行精馏模拟计算较为合理ꎮ
２􀆰 ３　 物性估算法

当 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 自带数据库中缺少某种物质或所

带物质物性不全时ꎬ还可以选择物性估算法在 ｐｒｏｐ￣
ｅｒｔｉｅｓ 进行分子构造ꎬ根据所需的分子结构、分子质

量、沸点等参数进行物质的自定义用于模拟[６]ꎮ 本

文中分别绘制 α－、β－紫罗兰酮结构式ꎬ并输入分子

质量及上文估算得到的沸点数据ꎬ用自定义 α－、β－
紫罗兰酮结构进行精馏模拟ꎬ得到相应的精馏参数ꎮ
２􀆰 ４　 热力学模型选择

模拟过程中ꎬ热力学模型的适合度将直接影响

模拟结果的准确性ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 提供的热力学模型

分为理想模型、状态方程模型、活度系数模型和特色

模型等[８]ꎮ 一般模型的选择取决于非理想程度和

操作条件ꎮ 本文中所选物质为强非理想和非电解质

双液体物质ꎬ并存在气液和液液平衡ꎮ 因此选择

ＮＲＴＬ(ｎｏｎ－ｒａｎｄｏｍ ｔｗｏ ｌｉｑｕｉｄｓ)模型方程[９] 较为合

适ꎬ符合该体系的实际分离计算过程ꎮ

３　 精馏塔模拟过程及结果优化

３􀆰 １　 分离流程设计

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 ＲａｄＦｒａｃ 精馏模块通过严格计

算ꎬ可得到准确的精馏塔设计参数和物质参数ꎬ能作

为精馏塔设计的依据ꎮ 因此ꎬ选择 ＲａｄＦｒａｃ 模块严

格计算ꎮ 考察进料塔板位置、塔板数、精馏回流比、
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塔釜采出率等参数对分离效果及塔釜再沸器能耗的

影响ꎬ得到最优操作条件ꎮ 模拟示意图如图 １ 所示ꎮ

图 １　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 精馏模拟示意图

３􀆰 ２　 进料位置优化分析

在进料量为 １００ ｋｇ / ｈ、回流比为 ５、塔板数为 ６０
及塔釜采出率为 ０􀆰 ６６ 的条件下ꎬ考察进料位置对替

代物质和估算物质质量分数的影响ꎮ 结果如图 ２、
图 ３ 所示ꎮ

１—替代物 Ａꎻ２—α－紫罗兰酮

图 ２　 进料位置对塔顶替代物 Ａ 和

α－紫罗兰酮质量分数影响

１—替代物 Ｂꎻ２—β－紫罗兰酮

图 ３　 进料位置对塔底替代物 Ｂ 和

β－紫罗兰酮的质量分数的影响

分析图 ２、图 ３ 结果表明ꎬ在进料位置小于 １２
块板时ꎬ增加进料位置ꎬ能使塔顶 α－紫罗兰酮(或替

代物质 Ａ)、β－紫罗兰酮(或塔底替代物质 Ｂ)的质

量分数不断增加ꎮ 直到进料位置增加到 １２ 块板时ꎬ
质量分数达到最高点ꎮ 这是因为最初增加进料位置

使得提馏段塔板数增加ꎬ下降液体和上升气体两相

接触面积不断增加ꎬ充分接触能使更多的轻组分进

入气相和更多的重组分进入液相ꎮ 当进料位置达到

１２ 块板后ꎬ若再增加进料位置会使精馏段塔板数减

少ꎬ气液传质接触面积减小ꎬ塔顶重组分增多ꎬ轻组

分相对减少ꎬ这将使塔顶塔釜的产物质量分数降低ꎮ

因此ꎬ最佳进料位置选为第 １２ 块板ꎮ
３􀆰 ３　 塔板数优化分析

在进料量为 １００ ｋｇ / ｈ、回流比为 ５、进料位置为

１２ 及塔釜采出率为 ０􀆰 ６６ 的条件下ꎬ考察塔板数对

替代物质和估算物质质量分数的影响ꎮ 结果如

图 ４、图 ５ 所示ꎮ

１—替代物 Ａꎻ２—α－紫罗兰酮

图 ４　 塔板数对塔顶替代物 Ａ 和

α－紫罗兰酮质量分数影响

１—替代物 Ｂꎻ２—β－紫罗兰酮

图 ５　 塔板数对对塔底替代物 Ｂ 和

β－紫罗兰酮的质量分数的影响

分析图 ４、图 ５ 结果表明ꎬ当塔板数小于 ６０ 块

板时ꎬ增加塔板数使塔顶 α－紫罗兰酮(或替代物质

Ａ)、塔底 β－紫罗兰酮(或替代物质 Ｂ)质量分数不

断增加ꎮ 当塔板数增加到 ６０ 块板时ꎬ质量分数基本

不再增加ꎮ 这是因为塔板数最初开始增加时ꎬ气液

传质时间和接触面积增加ꎬ使得轻、重组分分离效

果快速提高ꎮ 而当塔板数达到 ６０ 块板后ꎬ若再增

加塔板数对塔顶塔釜的产物质量分数提高不大ꎬ
但会使设备费用增加ꎮ 因此ꎬ最佳塔板数选为 ６０
块板ꎮ
３􀆰 ４　 回流比优化分析

在进料量为 １００ ｋｇ / ｈ、塔板数为 ６０ 块板、进料

位置为 １２ 及塔釜采出率为 ０􀆰 ６６ 的条件下ꎬ考察回

流比对替代物和估算物质质量分数的影响ꎮ 结果如

图 ６、图 ７ 所示ꎮ
分析图 ６、图 ７ 的结果表明ꎬ当回流比小于 ５

时ꎬ回流比的增加ꎬ使塔顶 α－紫罗兰酮(或替代物质

Ａ)、塔底 β－紫罗兰酮(或替代物质 Ｂ)的质量分数
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１—替代物 Ａꎻ２—α－紫罗兰酮

图 ６　 回流比对塔顶替代物 Ａ 和

α－紫罗兰酮质量分数影响

１—替代物 Ｂꎻ２—β－紫罗兰酮ꎻ３—再沸器热负荷

图 ７　 回流比对塔底替代物 Ｂ、β－紫罗兰酮的

质量分数及再沸器热负荷的影响

不断增加ꎻ直到回流比增加到 ５ 左右时ꎬ质量分数基

本不再增加ꎮ 这是因为回流比刚开始增加时ꎬ使得

塔内的物料循环量增加ꎬ促进了轻、重组分的分离ꎮ
当回流比大于 ５ 之后ꎬ若继续增加回流比ꎬ对塔顶塔

釜产物的质量分数影响不大ꎬ反而会使塔釜再沸器

热负荷增加ꎬ增加能耗ꎮ 因此ꎬ最佳操作回流比应选

为 ５ꎮ
３􀆰 ５　 塔釜采出率优化分析

在进料量为 １００ ｋｇ / ｈ、塔板数为 ６０ 块板、进料

位置为 １２ 及回流比为 ５ 的条件下ꎬ考察塔釜采出率

对替代物和估算物质质量分数的影响ꎮ 结果如

图 ８、图 ９ 所示ꎮ
分析图 ８、图 ９ 结果表明ꎬ当塔釜采出率不断增

加时塔顶 α－紫罗兰酮(或替代物质 Ａ)、塔底 β－紫
　 　 　 　 　 　 　

１—替代物 Ａꎻ２—α－紫罗兰酮

图 ８　 塔釜采出率对塔顶替代物 Ａ 和

α－紫罗兰酮质量分数影响

１—替代物 Ｂꎻ２—β－紫罗兰酮

图 ９　 塔釜采出率对塔釜替代物 Ｂ 和

β－紫罗兰酮的质量分数的影响

罗兰酮(或替代物质 Ｂ)的质量分数不断降低ꎮ 这

是因为随着塔釜采出率的增加ꎬ塔釜蒸发量相对减

少ꎬ减少了气液传递的循环量ꎬ因此会使塔釜采出物

质的质量分数降低ꎮ 而塔釜采出率增加ꎬ使得塔顶

采出率相对减少ꎬ相当于塔顶回流液体增加ꎬ因此塔

顶采出物质的质量分数反而增加ꎮ 当塔釜采出率为

０􀆰 ６６ 时ꎬ替代物质 Ｂ 和 β－紫罗兰酮的质量分数为

９５％ꎬ满足生产要求ꎮ 此时ꎬ替代物质 Ａ 和 α－紫罗

兰酮的质量分数为 ６８％ꎬ且质量分数曲线变化已经

趋于平缓ꎮ 因此ꎬ最佳塔釜采出率选为 ０􀆰 ６６ꎮ
３􀆰 ６　 模拟结果比较

在最优的参数条件进行精馏模拟ꎬ分别得到物

质替代法和物性估算的塔釜塔顶出料情况如表 ５
所示ꎮ

表 ５　 物质替代法和物性估算法模拟结果

塔顶出料条件 塔釜出料条件

替代物质 估算物质 替代物质 估算物质

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １９􀆰 ６０５ ２０􀆰 ８４４ ６５􀆰 ３９５ ６４􀆰 １５６

质量分数 / ％ ６７􀆰 ４ ６７􀆰 ３ ９５􀆰 ４ ９５􀆰 ７

温度 / Ｋ ３３１􀆰 ７５ ３３０􀆰 ２ ３３６􀆰 ３５ ３３４􀆰 ８５

由表 ５ 可知ꎬ用物质替代法和物性估算法进行

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟ꎬ２ 种方法模拟所得的模拟结果相

近ꎮ 其中物质替代法是以物质临界性质、基团贡献

等条件作为依据选择替代物质ꎻ物性估算法是分子

结构和物性参数为依据自定义物质ꎮ 因此ꎬ２ 种方

法都较为合理ꎬ模拟结果均能作为真实物质的模拟

结果ꎮ

４　 结论

采用物质替代法和物性估算法分别进行紫罗兰

酮同分异构体精馏分离模拟ꎮ 优化结果如下:进料

位置为 １２ 块板ꎬ精馏塔板数为 ６０ 块ꎬ操作回流比为 ５ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２０７ 页)

􀅰５０２􀅰



２０１８ 年 ２ 月 余淼等:氧化环境工艺中反硝化反应智能模糊控制器的模拟研究

程、反硝化过程ꎮ

２　 模糊－ＰＩＤ 控制

在污水池ꎬ液位变化随时发生ꎬ液位系统特点是

滞后性与时变性ꎬ常规 ＰＩＤ 的缺点是波动较大、超
调量大、参数调整复杂等ꎬ液位控制系统若使用常规

ＰＩＤꎬ控制精度可能较低ꎮ 对于模糊控制而言ꎬ不依

赖于数学模型ꎬ可根据实际操作经验ꎬ完成控制ꎬ对
于非线性、时变的、复杂的系统能够适用ꎮ 将常规

ＰＩＤ 控制器和模糊控制器进行并联控制ꎬ从而建立

液位模糊－ＰＩＤ 控制系统ꎮ 图 １ 为模糊－ＰＩＤ 控制器

工作原理ꎮ

图 １　 模糊－ＰＩＤ 控制器工作原理

２􀆰 １　 模糊控制器语言变量

模糊控制器的模糊变量有 ３ 个ꎬ即液位变化率

(ＥＣ)、液位差(Ｅ)、控制泵的变频器输出频率(Ｕ)ꎮ
输入模糊变量为 Ｅ 和 ＥＣꎬ输出模糊变量为 Ｕꎬ模糊

控制器通过 ＰＬＣ 编程得到实现ꎮ
２􀆰 ２　 模糊论域和隶属函数

根据污水厂实际运行的液位变化情况ꎬ３ 个控

制变量的论域量化包括液位差变量 ＥＣ 隶属度的选

择、液位变化率变量的建立、输出液位变量 Ｕ 赋

值表ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 液位差变量 ＥＣ 隶属度的选择

液位差 Ｅ 为{ －５ꎬ－４ꎬ－３ꎬ－２ꎬ－１ꎬ０ꎬ１ꎬ２ꎬ３ꎬ４ꎬ

５}ꎬ即 ６ 档 １１ 级ꎬ模糊子集语言值选取为{ＮＢ(负
大)ꎬＮＭ(负中)ꎬＮＳ(负小)ꎬＰＳ(正小)ꎬＰＭ (正

中)ꎬＰＢ(正大)}ꎻ液位变化率 ＥＣ 为{ －３ꎬ－２ꎬ－１ꎬ
０ꎬ１ꎬ２ꎬ３}ꎬ即 ５ 档 ７ 级ꎬ模糊子集语言值选取为

{ＮＢ(负大)ꎬＮＳ(负小)ꎬＺ (零)ꎬＰＳ (正小)ꎬＰＢ
(正大)}ꎮ

采用三角函数ꎬ对控制变量、液位变化率进行计

算ꎮ 根据操作者现场工作经验ꎬ对液位差变量模糊

子集 ＰＢ、ＰＭ、ＰＳ、ＮＳ、ＮＭ、ＮＢ 的隶属函数进行确

定ꎬ同时建立模糊查变量隶属度ꎬ表 １ 为液位差变量

ＥＣ 隶属度ꎮ
表 １　 液位差变量 ＥＣ 隶属度

ＥＣ －５ －４ －３ －２ －１ ０ １ ２ ３ ４ ５

ＰＢ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ０

ＰＭ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ２

ＰＳ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ２ ０ ０

ＮＳ ０ ０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ２ ０ ０ ０ ０

ＮＭ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ２ ０ ０ ０ ０ ０ ０

ＮＢ １􀆰 ０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ２ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

２􀆰 ２􀆰 ２　 液位变化率变量的建立

基于偏差 ｅ 液位变量 Ｅ 选取原理ꎬ在 ＥＣ 隶属

度表中ꎬ选取 ＥＣ 论域 Ｙ ＝ {－３ꎬ－２ꎬ－１ꎬ０ꎬ１ꎬ２ꎬ３}为
偏差变化率 ｅ的语言变量 ꎬ选取 ＥＣ的语言值为

{ＰＢꎬＰＳꎬＺꎬＮＳꎬＮＢ}ꎮ 在模糊子集 {ＰＢꎬＰＭꎬＰＳꎬ
ＮＳꎬＮＭꎬＮＢ}的隶属函数确定后ꎬ进行液位变量 ＥＣ
隶属度的建立ꎮ 表 ２ 为液位变化率变量 ＥＣ 隶

属度ꎮ
􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０５ 页)
在优化条件下ꎬ得到塔顶采 α－紫罗兰酮(或替代物

质 Ａ)质量分数为 ６８％以上ꎬ塔底采出 β－紫罗兰酮

(或替代物 Ｂ)的质量分数为 ９５％以上ꎮ ２ 种方法所

得结果相近ꎬ且符合生产目标ꎬ精馏操作参数也基本

符合生产条件ꎮ 这为后期 α－紫罗兰酮和 β－紫罗兰

酮精馏分离的进一步研究和精馏塔设计提供了可靠

的数据依据ꎬ并验证了在 Ａｓｐｅｎ 数据库缺少物质时ꎬ
使用替代物质法和物性估算法进行模拟的可行性和

可靠性ꎮ
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