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摘要:运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ采用 ＵＮＩＦＡＣ－Ｄｏｒｔｍｕｎｄ 集团贡献模型估算了 ＵＮＩＱＵＡＣ 方程中的二元交互作用参数ꎬ建
立了 ＮＦＭ 萃取精馏分离芳烃的过程模拟ꎮ 模拟结果表明ꎬ该模型可以很好地反映装置的实际操作状况ꎮ 分别考察了溶剂比、
溶剂进料温度、溶剂进料位置、回流比等操作参数对萃取精馏塔的分离效果和能耗的影响ꎬ以及在保证侧采甲苯纯度的情况下

进料位置、侧采位置、气相分配比、液相分配比对隔板塔的能耗影响ꎬ获得了 ＮＦＭ 芳烃精制新流程中萃取精馏塔和隔板塔的较

优操作参数ꎮ
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　 　 焦化粗苯的加工技术主要有酸洗法和加氢法 ２
大类[１－３]ꎬ近年来粗苯加氢精制已经成为焦化粗苯

加工的主要方式ꎮ 受限于工艺流程ꎬ酸洗法无论是

在收率、产品质量还是日益关注的环境保护等方面

都有其缺陷ꎮ 粗苯加氢得到的加氢油中含有芳烃组

分(苯、甲苯、二甲苯)和一些与苯沸点相近并且容

易与苯形成共沸体系的环己烷、甲基环己烷、二甲基

戊烷等非芳烃[４]ꎮ 对于焦炉粗苯这样的芳烃含量

比较高的原料ꎬ萃取精馏法是一种比较常用的手段ꎬ
该方法以德国 Ｋｒｕｐｐ Ｋｏｐｐｅｒ 公司的 Ｍｏｒｐｈｙｌａｎｅ 工

艺为代表[５]ꎮ

隔板精馏塔内部设置了一块竖直隔板ꎬ将精馏

塔分成了预分馏段和主塔段 ２ 部分ꎬ这种结构对于

分离三组分ꎬ尤其是中间组分占大部分的物系来说

不仅能够起到节能也能起到节省投资经费的效果ꎬ
对于中间组分的产品纯度也有很大提升ꎮ 本文中对

国内某厂年处理量 １０ 万 ｔ 的带有隔板塔的粗苯精

制工艺新流程进行模拟优化ꎬ并采用 ＵＮＩＦＡＣ－Ｄｏｒｔ￣
ｍｕｎｄ 集团贡献模型估算了 ＵＮＩＱＵＡＣ 方程中的二

元交互作用参数ꎬ应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对新工艺进

行模拟计算ꎬ得到优化后的操作参数ꎬ并为工业设计

提供基础数据ꎮ
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１　 流程工艺介绍及其模拟

１􀆰 １　 带有隔板塔的萃取精馏工艺流程

引入隔板塔的工艺如图 １ 所示ꎬ与原有工艺不

同的是ꎬ在初馏塔中ꎬ甲苯不再随着苯一起从初馏塔

塔顶馏出ꎬ而是从塔底采出ꎮ 为了保证最后苯产品

的纯度ꎬ会有少量的苯(约占苯总量的 １％)和甲苯

一起从初馏塔塔底采出ꎬ这样做是为了保证初馏塔

塔顶的馏分没有甲苯ꎬ进而使苯产品达标ꎮ 从初馏

塔塔底采出的部分作为原料进入隔板塔中ꎬ隔板塔

塔顶采出苯ꎬ也会有少量的甲苯ꎻ侧采为质量分数达

到 ９９􀆰 ９％的甲苯ꎻ塔底则主要是二甲苯ꎮ 初馏塔塔

顶馏分进入萃取精馏塔中ꎬ在此苯与非芳烃分离ꎬ在
溶剂回收塔中苯与溶剂分离进而在塔顶得到质量分

数为 ９９􀆰 ９９％的纯苯ꎮ

１—初馏塔(Ｔ０１０２)ꎻ２—萃取精馏塔(Ｔ２０００)ꎻ
３—溶剂回收塔(ＴＡ２２００)ꎻ４—甲苯精馏塔(Ｔ１４００)

图 １　 带有隔板塔的工艺流程

１􀆰 ２　 模型参数的建立

萃取精馏模拟的关键是适宜的热力学模型的选

择ꎬ对于 ＮＦＭ－芳烃－非芳烃这种具有强极性且高度

非理想的体系ꎬ可用活度系数模型估算液相物性参

数及气液相平衡数据[６－７]ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的活度系

　 　 　 　 　 　 　表 １　 估算的 ＵＮＩＱＵＡＣ 方程二元交互作用参数

组分 ｉ 组分 ｊ ａｉｊ ａｊｉ ｂｉｊ ｂｊｉ

ＢＥＮ ＮＦＭ ０􀆰 ０７３２３５４ ０􀆰 ０９７７８２８ －２９７􀆰 １２４ １１２􀆰 ０５５

ＴＯＬ ＮＦＭ －０􀆰 ９０８９７３ ０􀆰 ４５００２４ －１０􀆰 ３４４３ －５４􀆰 ８０６４

Ｎ－ＰＥＮＴＡＮＥ ＮＦＭ １􀆰 ０２６１３ ０􀆰 １２２７１２ －６９４􀆰 ３１９ －１１６􀆰 ５３３

ＣＨＡ ＮＦＭ －０􀆰 ４６８ －２􀆰 ０６４ －４００􀆰 ６８４８３５０ －９􀆰 ９２８８１４２１０

ＮＨＡ ＮＦＭ ０􀆰 ６１２５７５ ０􀆰 １２８４６４ －５１６􀆰 ０６９ －１１８􀆰 ４５６

ＭＣＨ ＮＦＭ ０􀆰 １６９５４１ －０􀆰 ２５８００９ －２７５􀆰 ８６８ －７０􀆰 ６２０３

ＭＣＰ ＮＦＭ ０􀆰 ２０４２３９ －０􀆰 ４２６２１４ －３２９􀆰 ９３４ －０􀆰 ０００５５４４４３

Ｏ－ＸＹ ＮＦＭ ３􀆰 １５７４３ －０􀆰 ２２９２１４ －１６３０􀆰 ３５ ２３７􀆰 ５７２

Ｍ－ＸＹ ＮＦＭ ０􀆰 ９６０４１２ －０􀆰 ６０３７７ －４６９􀆰 ４０５ ２００􀆰 １７２

Ｐ－ＸＹ ＮＦＭ １􀆰 ０１９４７ －１􀆰 １０１４ －３７３􀆰 １４２ ２７４􀆰 ６１８

ＥＴＨＹＬＢＥＮＺＥＮＥ ＮＦＭ －０􀆰 ３２４８３ １􀆰 ０２３ １８２􀆰 ２１５ －６３２􀆰 ６３１

数模型有 ＵＮＩＱＵＡＣ、ＮＲＴＬ、ＷＩＬＳＯＮꎬ但 ＷＩＬＳＯＮ 不

能处理两液相ꎬ而 ＮＲＴＬ、ＵＮＩＱＵＡＣ 能比较好地描

述强非理想溶液的 ＬＬＥ 和 ＶＬＥꎮ 本文中选用

ＵＮＩＱＵＡＣ 方程ꎬ并采用 ＵＮＩＦＡＣ—Ｄｏｒｔｍｕｎｄ 模型对

ＵＮＩＱＵＡＣ 方程加以修正ꎮ 表 １ 列出了估算的

ＵＮＩＱＵＡＣ 方程二元交互作用参数ꎮ
１􀆰 ３　 模拟结果与标定结果对比

粗苯加氢液进料量为 １３ ０００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度为

４５℃ꎬ压力位 ２００ ｋＰａꎬ溶剂用量为 ５７ ８６０ ｋｇ / ｈꎮ
表 ２ 为 ＮＦＭ 萃取精馏塔的主要操作参数ꎬ模拟

结果与现场实测值的比较见表 ３ꎮ
表 ２　 萃取精馏塔主要操作参数

塔板数 进料板
溶剂进

料位置

温度 / ℃ 压力 / ｋＰａ

塔顶 塔底 塔顶 塔底
回流比 溶剂比

８７ ５４ １２ ８４􀆰 ９ １６９􀆰 ５ １５５ ２３５ １􀆰 ０２２５ ５􀆰 ７

表 ３　 萃取精馏塔计算值与实测值的比较

位置
ＮＦＭ 质量分数 苯质量分数

计算 测量 计算 测量

塔顶 ５×１０－５ ０ ０􀆰 ００４９ ０􀆰 ００５

塔底 ０􀆰 ８４７ ０􀆰 ８４７ ０􀆰 １５２ ０􀆰 １５２

位置
非芳烃质量分数 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)

计算 测量 计算 测量

塔顶 ０􀆰 ９９５ ０􀆰 ９９５ ２７９􀆰 ５４ ２８１

塔底 <０􀆰 ０００１ <０􀆰 ０００１ ６３７３４􀆰 ２ ６３７３４􀆰 ２

位置
温度 / ℃ 压力 / ｋＰａ

计算 测量 计算 测量

塔顶 ８６􀆰 １ ８４􀆰 ９ １５５ １５５

塔底 １７０􀆰 ６ １６９􀆰 ５ ２３３ ２３５

由表 ３ 可见ꎬ萃取精馏塔的模拟值与实测值匹

配度较高ꎮ 塔底压力有出入是因为塔顶的压力可人

为设定ꎬ而塔底的压力是由通过估算每块理论板的

压降最后计算而来ꎬ有出入是正常的ꎮ 塔顶温度、
流量等模拟值与实测值偏差在 ５％以内ꎬ表明选用

的物性计算方法和用 Ｄｏｒｔｍｕｎｄ 修正的 ＵＮＩＦＡＣ 模

型估算 ＮＦＭ－芳烃－环烷烃的二元交互作用参数准

确性较好ꎬ后续可用于分离及用能优化的基础

数据ꎮ

２　 萃取精馏塔参数优化

２􀆰 １　 溶剂比的影响

图 ２ 列举了环己烷(ＣＨＡ)和正己烷(ＮＨＡ)在

􀅰０２２􀅰
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不同溶剂比时在萃取精馏塔塔底的质量流量ꎬ可以

看出 ２ 种物质在溶剂比为 ４􀆰 ８ ~ ５􀆰 ３ 时含量越来越

少ꎬ但是在 ５􀆰 ３ 之后基本保持平稳不变ꎬ且含量几乎

接近于 ０ꎮ 溶剂量越多越有利于芳烃与非芳烃的分

离ꎬ可见当溶剂比小于 ４􀆰 ８ 时 ＣＨＡ 和 ＮＨＡ 的含量

在塔底会更多ꎮ 因此选择最佳溶剂比为 ５􀆰 ３ꎮ

１—环己烷流量ꎻ２—正己烷流量

图 ２　 溶剂比对分离效果的影响

２􀆰 ２　 溶剂进料位置的影响

如图 ３ꎬ溶剂进料位置在 １９ 块理论板之前ꎬ塔
顶苯含量维持在一个较小值ꎬ在 １９ 块理论板之后直

线上升ꎮ 这是由于溶剂进料位置越靠下ꎬ导致大量

的苯没有进入到萃取剂中ꎬ而在溶剂回收段ꎬ苯与非

芳烃由于共沸的原因无法分开而造成苯的回收率降

低ꎬ与此同时大量的非芳烃进入塔底而最后导致溶

剂回收塔塔顶的苯不纯ꎮ 而在第 ６ 块理论板之前塔

顶馏出液中 ＮＦＭ 的含量也较高ꎬ这是由于溶剂回收

段理论级过少导致的ꎬ而第 ６ 块理论板之后塔顶

ＮＦＭ 的质量分数都小于 ２×１０－６ꎬ符合分离要求ꎮ 所

以最佳进料位置为第 ７ 块理论板ꎮ

１—塔顶 ＮＦＭ 质量分数ꎻ２—塔顶苯流量

图 ３　 溶剂进料位置对塔顶 ＮＦＭ 和 ＢＥＮ
含量的影响

２􀆰 ３　 溶剂进料温度的影响

通过图 ４ 可以看出溶剂进料温度在 １２５℃ 之

前ꎬ塔底的正己烷(ＮＨＡ)和甲基环戊烷(ＭＣＰ)的含

量保持在一个很低的数值ꎬ模拟计算得到的是质量

流量小于 １×１０－９ ｋｇ / ｈꎬ基本可以忽略不计ꎬ而在温

度高于 １２５℃时含量则是巨幅上升ꎮ 这是由于进料

温度越低ꎬ相当于溶剂过冷程度越大ꎬ可以理解为塔

内回流越多ꎬ越有利于非芳烃的分离ꎮ 但是溶剂进

料温度越高ꎬ塔底再沸器负荷就会越低ꎬ溶剂过热程

度越高所需加热量就会越小ꎬ但是过高的进料温度

会导致塔底出现非芳烃ꎮ 因此最佳进料温度选择

为 １２５℃ꎮ

１—正己烷流量ꎻ２—甲基环戊烷流量

图 ４　 溶剂进料温度对分离的影响

２􀆰 ４　 回流比的影响

对于萃取精馏塔来说ꎬ塔顶的 ＮＦＭ 质量分数要

控制在<２􀆰 ０×１０－６ꎬ由图 ５ 可以看出当回流比高于

０􀆰 ８ 时 ＮＦＭ 的质量分数均能达到分离任务ꎬ但是随

着回流比增大ꎬ再沸器负荷也增高ꎮ 在达到分离任

务的前提下ꎬ应尽可能减小回流比ꎬ综合考虑ꎬ回流

比确定为 ０􀆰 ８ꎮ

１—塔釜能耗ꎻ２—塔顶 ＮＦＭ 质量分数

图 ５　 回流比对塔顶 ＮＦＭ 含量和塔釜

热负荷的影响

２􀆰 ５　 结果与讨论

在保证苯产品和甲苯产品的纯度条件下ꎬ应尽

可能减少萃取精馏塔的操作负荷ꎬ将以上方案应用

到萃取精馏塔的模拟计算中ꎬ最终得到的模拟计算

结果见表 ４ꎮ
表 ４　 优化前后操作参数及热负荷对比

溶剂比

溶剂

进料

位置

溶剂进

料温度 /
℃

回流比

再沸器

负荷 /
ｋＷ

冷凝器

负荷 /
ｋＷ

总负荷 /
ｋＷ

优化前 ５􀆰 ７ ８ １１７ １􀆰 ０２２５ ２５５０􀆰 ６５ －５３􀆰 １５ ２６０３􀆰 ８０

优化后 ５􀆰 ３ ７ １２５ ０􀆰 ８０ ２１１４􀆰 ７４ －４７􀆰 ３１ ２２６２􀆰 ０５

􀅰１２２􀅰
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　 　 由表 ４ 可见ꎬ萃取精馏塔的总负荷明显低于优

化前的总负荷ꎬ总负荷降低了 １３􀆰 １％ꎬ减少了公用

工程用量ꎬ提高了经济效益ꎮ

３　 隔板分离塔参数优化

响应面法[８－９]是数学和统计学方法相结合的产

物ꎬ包含一次项、二次项和交互作用项的一种数学模

型ꎬ在生物、医学、食品等方面有着广泛的应用[１０]ꎮ
由于隔板塔相比较于传统精馏塔自由度很大ꎬ且各

个变量之间的关系错综复杂ꎬ所以隔板塔的优化设

计采用 Ｄｅｓｉｇｎ Ｅｘｐｅｒｔ 响应面设计软件中的 Ｂｏｘ －
Ｂｅｈｎｋｅｎ 设计方法对模拟结果进行数据回归ꎮ 在保

证分离任务的前提下(侧线采出的甲苯质量分数大

于 ９９􀆰 ９％)ꎬ隔板塔的 ４ 个输入变量分别是进料位

置 ＮＦ、侧线采出位置 ＮＳ、液相分配比 Ｌ、气相分配

比 Ｌꎬ响应值即为隔板塔的塔釜再沸器能耗 ＱＲꎬ响
应面图如图 ６ 所示ꎮ

图 ６　 隔板塔能耗交互作用响应面分析

在模型中ꎬ因素 Ａ、Ｂ、Ｃ 和 Ｂ、Ｃ、Ｄ 的二次项以

及 ＡＣ、ＡＤ 和 ＣＤ 的交互项对 ｙ 的影响显著ꎬ其他值

对响应值影响不够显著ꎮ 模型的相关系数为

９９􀆰 ９７％ꎬ校正系数 ９９􀆰 ８６％ꎬ表明模型可用 ９９􀆰 ８６％
的试验所得结果来解释ꎮ 变异系数 ＣＶ ＝ ０􀆰 ０８０％ꎬ

说明模型的可靠性可以接受ꎬ综合考量说明使用该

模型分析隔板塔具有可行性ꎮ

４　 结论

(１)当前流程的模拟结果与生产结果表明ꎬ采
用 ＵＮＩＦＡＣ－Ｄｏｒｔｍｕｎｄ 集团贡献模型能较准确地估

算 ＵＮＩＱＵＡＣ 方程中的二元交互作用参数ꎬ在此基

础上建立的 ＮＦＭ 萃取精馏分离芳烃的过程模拟可

用于指导实际生产过程的优化及设计ꎮ
(２)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ分析了溶剂比、

溶剂进料温度、溶剂进料位置、回流比、进料位置对

萃取精馏塔的分离和能耗的影响ꎬ得到最优操作参

数ꎬ对工业生产具有指导意义ꎮ
(３)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 和 Ｄｅｓｉｇｎ Ｅｘｐｅｒｔꎬ在保证甲

苯产品纯度的情况下ꎬ分析了进料位置、侧采位置、
气相分配比、液相分配比对塔釜能耗的影响ꎬ模拟结

果说明该模型具有可靠性ꎮ
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