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摘要:为分离得到高纯度正构烷烃单体ꎬ在 ６ ｋＰａ 条件下设计交叉精馏工艺流程ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件对交叉精馏过

程初设条件进行模拟ꎬ建立实验装置对模拟结果进行验证实验ꎮ 分别考察交叉精馏过程中塔理论塔板数(Ｎ)、原料进料位置

(Ｎｆ)、侧线出料位置(Ｎｃ)、侧线出料量(Ｄｃ)、塔顶馏出量(Ｄ)及回流比(Ｒ)对分离过程的影响ꎬ得到最佳操作参数及分离结果ꎮ
通过实验验证ꎬ模拟值与实验值相对误差较小且均在误差允许范围内ꎬ说明分离方案可行且模拟结果较为准确ꎬ通过后续模拟

得到最优操作参数及模拟结果ꎮ
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ｇｕｚｈｅｎｇｇｕｉ＠ ｎｊｎｕ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 Ｃ１３ ~Ｃ１６正构烷烃单体在化工生产过程中占据

着重要的作用ꎬ主要用来生产直链烷基苯和氯化石

蜡、二元酸等ꎮ 工业生产中常常以煤油或柴油馏分为

原料经分子筛脱蜡或异丙醇－尿素脱蜡 ２ 种方法生产

正构烷烃混合物ꎬ又经精馏得到正构烷烃单体[１－３]ꎮ
张宏利[４]对液蜡精馏的工艺设计进行探讨ꎬ提

出 ２ 种不同的工艺路线ꎬ但是未对工艺参数进行优

化ꎬ且目标产物含量较低ꎻ王忠秋等[５] 验证了从液

蜡中分离单体烷烃的可行性ꎬ但设备投资较大ꎬ产能

较低ꎮ 针对上述问题ꎬ本文中设计交叉精馏分离得

到正构烷烃单体ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对分离过

程进行模拟[６－８]ꎬ考察不同操作参数对分离过程的

影响ꎬ得到最优操作参数ꎬ并进行实验验证ꎬ为后续

工业化提供理论依据ꎮ

１　 分离过程设计与可行性分析

１􀆰 １　 分离过程及初始条件设计

以某企业提供的 Ｃ１３ ~ Ｃ１６正构烷烃混合溶液为

原料ꎬ质量分数分别为 １９􀆰 ９９％、５０􀆰 ３５％、２５􀆰 ７９％及

３􀆰 ８７％ꎬ设计图 １ 所示的交叉精馏工艺流程ꎬ原料从
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图 １　 交叉精馏流程

Ｆ１ 加入经侧线精馏塔(Ｔ１０１)后塔顶 Ｄ１ 得到目标

产物 Ｃ１３ꎬ由侧线 ＤＣ 经换热器 Ｈ１ 进入连续精馏塔

(Ｔ２０１) 进行分离ꎬ塔顶 Ｄ２ 得到目标产物 Ｃ１４ꎬ将
Ｔ１０１ 和 Ｔ２０１ 塔釜产物经混流器 Ｍ１ 后进入换热器

Ｈ２ꎬ最后进入连续精馏塔(Ｔ３０１)分离ꎬ塔顶 Ｄ３ 得

到目标产物 Ｃ１５ꎬ塔底 Ｗ３ 得到目标产物 Ｃ１６ꎮ
合适的物性方法是 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟计算的关键

因素ꎬ由于 Ｗｉｌｓｏｎ 方程[９] 可较好地回归烃醇物系ꎬ
且二元交互作用参数受温度影响较小ꎬ低压情况下

Ｃ１３ ~ Ｃ１６ 体系可视为理想气体ꎬ因此ꎬ本文中以

Ｗｉｌｓｏｎ 方程为模型ꎬ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中的

Ｒａｄｆｒａｃ 模块对 Ｃ１３ ~ Ｃ１６的混合物进行模拟ꎬ设计了

表 １ 所示初设条件ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对过程进

行模拟ꎮ
表 １　 交叉精馏初始条件

参数 侧线精馏塔 Ｔ１０１ 精馏塔 Ｔ２０１ 精馏塔 Ｔ３０１

进料温度 / ℃ ２５ １２０ １２０

压力 / ｋＰａ ６ ６ ６

Ｎ ４０ ３０ ３０

Ｎｆ １０ １５ １５

Ｎｃ ３０ — —

Ｄｃ / (ｍＬ􀅰ｍｉｎ－１) ７􀆰 ５０ — —

Ｒ ４ ４ ４

Ｄ / (ｍＬ􀅰ｍｉｎ－１) ２􀆰 ００ ５􀆰 ００ ２􀆰 ５０

１􀆰 ２　 可行性检验

１􀆰 ２􀆰 １　 分析条件及试验装置

实验结果采用气相色谱 ＴＲＡＣＥ１３００ 进行分析ꎬ
Ｃｈａｍｅｌｅｏｎ 色谱站处理色谱数据ꎬ毛细管柱为 ＴＲ－５
(５０ ｍｍ×０􀆰 ５ ｍｍ)ꎬ溶剂为丙酮ꎮ 分析条件如表 ２
所示ꎮ

表 ２　 色谱分析条件

初始

柱温 / ℃
保留

时间 / ｍｉｎ

升温速率 /

(℃􀅰ｍｉｎ－１)

最终

柱温 / ℃
进样器

温度 / ℃
检测器

温度 / ℃

６０ ３ ４ １４０ ２３０ ２４０

　 　 试验装置如图 ２ 所示ꎬ塔内径为 ２２ ｍｍꎬ塔内装

填 Φ２ ｍｍ×２ ｍｍ 的 θ 型金属填料ꎬ等板高度 ＨＥＴＰ ＝
３０ ｍｍꎮ

(ａ)减压侧线精馏塔

(ｂ)减压连续精馏塔

１—原料罐ꎻ２—流量计ꎻ３—转子ꎻ４—盘管加热器ꎻ
５—温度计套管ꎻ６—塔釜出料瓶ꎻ７—塔顶出料瓶ꎻ８—回流缓冲器ꎻ

９—冷凝管ꎻ１０—循环水式真空泵ꎻ１１—侧线出料瓶

图 ２　 实验装置

１􀆰 ２􀆰 ２　 模拟与试验结果一致性分析

由于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟结果均在理想条件下

获得ꎬ且受实验室条件所限ꎬ实验装置达不到模拟高

度ꎬ同时实际操作过程中存在误差ꎮ 为检验模拟结

果的可行性与准确性[１０－１３]ꎬ本文中采用减压侧线精

馏塔和减压连续精馏塔进行验证实验ꎮ
实验室里侧线精馏和连续精馏装置在常温、减

压操作条件下进行试验ꎬ控制塔的温度、进出料量及

回流比ꎬ当温度和回流稳定后取样分析ꎮ 各塔操作

参数均按照初设条件进行ꎬ在此条件下ꎬ将实验结果

与对应条件下模拟结果进行比较ꎬ结果见表 ３ꎬ由表

可知ꎬ实验值与模拟值存在一定误差ꎬ质量分数和收

率均低于模拟值ꎬ但均在误差允许范围内ꎬ说明模拟
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方案可行且模拟结果较为准确ꎬ可以进行下一步扩

大模拟ꎮ
表 ３　 模拟与实验结果比较

组分 实验值 / ％ 模拟值 / ％ 相对误差 / ％

Ｃ１３质量分数 ９８􀆰 ９８ ９９􀆰 ５５ ０􀆰 ５７

Ｃ１３收率 ８９􀆰 ３２ ９５􀆰 ４５ ６􀆰 ４２

Ｃ１４质量分数 ９５􀆰 ７０ ９８􀆰 ４９ ２􀆰 ８３

Ｃ１４收率 ８７􀆰 ５５ ９４􀆰 ９５ ８􀆰 ４５

Ｃ１５质量分数 ９３􀆰 ５０ ９８􀆰 ２５ ４􀆰 ８３

Ｃ１５收率 ８９􀆰 ７３ ９５􀆰 ０５ ５􀆰 ５９

Ｃ１６质量分数 ７２􀆰 ２５ ７７􀆰 ０２ ６􀆰 ４９

Ｃ１６收率 ６０􀆰 ７５ ６５􀆰 ４１ ７􀆰 １２

２　 分离过程优化

２􀆰 １　 理论塔板数和原料进料位置的影响

理论塔板数和原料进料位置对交叉精馏过程的

影响如图 ３ 所示ꎬ图 ３(ａ)中塔顶馏分中 Ｃ１３含量随

理论塔板数的增加及原料进料位置的降低先不断上

升ꎬ后保持不变ꎬ因此当 Ｎ ＝ ５０、Ｎｆ ＝ １６ 时ꎬ塔顶 Ｃ１３

含量可达到该条件下的最大值 ８３􀆰 ２０％ꎻ图 ３(ｂ) ~
(ｄ)分别表示理论塔板数和原料进料位置对 Ｔ２０１
塔顶产物 Ｃ１４、Ｔ３０１ 塔顶产物 Ｃ１５及塔釜产物 Ｃ１６含

量的影响ꎬ变化趋势基本一致ꎬ当理论塔板数在 ３０~
４４ 且原料进料位置在 １８ ~ ２８ 时ꎬＴ２０１ 可分离得到

较高纯度的 Ｃ１４ꎬ当 Ｎ ＝ ３５、Ｎｆ ＝ １９ 时 Ｔ２０１ 塔顶 Ｃ１４

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)Ｔ１０１ 中 Ｃ１３ (ｂ)Ｔ２０１ 中 Ｃ１４

(ｃ)Ｔ３０１ 中 Ｃ１５ (ｄ)Ｔ３０１ 中 Ｃ１６

图 ３　 理论塔板数和原料进料位置

对精馏过程的影响

含量达到该条件下的最大值 ９９􀆰 ８３％ꎻ当理论塔板

数在 ３２ ~ ４２ 且原料进料位置在 １４ ~ ２８ 时ꎬＴ３０１ 塔

顶和塔釜均可分离得到较高纯度的 Ｃ１５和 Ｃ１６ꎬ综合

考虑选择 Ｎ＝ ３６、Ｎｆ ＝ ２０ꎬ此时 Ｔ３０１ 塔顶 Ｃ１５和塔釜

Ｃ１６质量分数可达 ９９􀆰 ５０％及 ９９􀆰 ４２％ꎮ
２􀆰 ２　 侧线出料位置和侧线出料量的影响

Ｔ１０１ 中侧线出料位置和侧线出料量对侧线出

料中 Ｃ１４收率的影响如图 ４ 所示ꎬ可以看出随着侧线

出料位置的降低侧线出料中 Ｃ１４收率呈上升趋势ꎬ当
侧线出料位置降到 ３８ 后ꎬＣ１４收率基本保持不变ꎻ同
样随着侧线出料量的提高ꎬＣ１４收率先上升后基本保

持不变ꎬ当侧线出料量为 ７６􀆰 ０ ｋｇ / ｈ 时ꎬＣ１４收率达到

最大值ꎬ这是因为富集在侧线出料口的 Ｃ１４组分全部

从侧线馏出ꎬ因此优化后选择 Ｎｃ ＝３８ꎬＤｃ ＝７６􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎬ
此时 侧 线 出 料 中 Ｃ１４ 收 率 达 到 该 条 件 下 最 大

值 ９９􀆰 ７０％ꎮ

图 ４　 侧线出料位置和侧线出料量

对精馏过程的影响

２􀆰 ３　 塔顶出料量和回流比的影响

塔顶出料量和回流比对交叉精馏过程的影响如

图 ５ 所示ꎬ图 ５(ａ)中 Ｔ１０１ 塔顶馏分中 Ｃ１３质量分数

随塔顶馏出量的增大保持不变ꎬ但当 Ｄ１>２０􀆰 ０ ｋｇ / ｈ
后迅速下降ꎬ随回流比的增大逐渐上升ꎬ当 Ｒ１>５ 后

基本不变ꎬ综合考虑选择 Ｄ１ ＝ ２０􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎬＲ１ ＝ ５ꎬ此
时 Ｃ１３质量分数达到理想值 ９９􀆰 ６６％ꎻ图 ５(ｂ) ~ (ｄ)
分别为塔顶馏出量和回流比对 Ｔ２０１ 塔顶产物 Ｃ１４质

量分数、Ｔ３０１ 塔顶产物 Ｃ１５和塔釜产物 Ｃ１６的影响ꎬ
由图可知ꎬ随着回流比的增大ꎬ目标产物质量分数均

呈上升趋势后基本保持不变ꎬ当 Ｄ２ ＝ ５０􀆰 ３ ｋｇ / ｈ、
Ｒ２ ＝ ３􀆰 ５ 时ꎬＴ２０１ 塔顶产物 Ｃ１４质量分数达到理想值

９９􀆰 ９０％ꎬＴ３０１ 中ꎬ塔顶馏出量在 ２５􀆰 ８ ~ ２６􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎬ
回流比在 ３~７ 时ꎬ塔顶 Ｃ１５质量分数保持不变ꎬ均可

达到理想值ꎬ当塔顶馏出量在 ２５􀆰 ８５ ~ ２６􀆰 ３０ ｋｇ / ｈꎬ
回流比在 ３􀆰 ５ ~ ７􀆰 ０ 时ꎬ塔釜 Ｃ１６质量分数基本保持

不变且质量分数较高ꎬ因此ꎬ综合考虑选择 Ｄ３ ＝
２５􀆰 ８５ ｋｇ / ｈꎬＲ３ ＝ ３􀆰 ５ꎬ此时 Ｃ１５及 Ｃ１６质量分数分别

􀅰９２２􀅰
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为 ９９􀆰 ６５％、９９􀆰 ７０％ꎮ

(ａ)Ｔ１０１ 中 Ｃ１３ (ｂ)Ｔ２０１ 中 Ｃ１４

(ｃ)Ｔ３０１ 中 Ｃ１５ (ｄ)Ｔ３０１ 中 Ｃ１６

图 ５　 塔顶出料量和回流比对精馏过程的影响

２􀆰 ４　 交叉精馏优化结果

通过对交叉精馏过程进行模拟优化ꎬ最佳操作

参数和模拟结果如表 ４ 所示ꎮ 由表可知ꎬ各正构烷

烃单体的质量分数及收率均≥９９％ꎬ表明该工艺流

程能较为理想地分离该正构烷烃混合体系ꎮ
表 ４　 交叉精馏模拟参数及结果

参数
侧线精馏塔

Ｔ１０１
精馏塔

Ｔ２０１
精馏塔

Ｔ３０１

进料温度 / ℃ ２５ １２０ １２０

压力 / ｋＰａ ６ ６ ６

Ｎ ５０ ３５ ３６

Ｎｆ １６ １９ ２０

Ｎｃ ３８ — —

Ｄｃ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７６􀆰 ００ — —

Ｒ ５ ３􀆰 ５ ３􀆰 ５

Ｄ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２０􀆰 ００ ５０􀆰 ３０ ２５􀆰 ８５

塔顶目标产物质量分数 / ％ ９９􀆰 ６６ ９９􀆰 ９０ ９９􀆰 ６５

塔顶目标产物收率 / ％ ９９􀆰 ７１ ９９􀆰 ６９ ９９􀆰 ７８

塔底目标产物质量分数 / ％ — — ９９􀆰 ７０

塔底目标产物收率 / ％ — — ９９􀆰 ２８

３　 结论

在减压条件下设计了交叉精馏分离 Ｃ１３ ~ Ｃ１６体

系ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件对交叉精馏初设条件

进行模拟ꎬ在实验室建立实验装置ꎬ对模拟结果进行

实验验证ꎬ通过实验值与模拟值对比分析ꎬ实验值低

于模拟值ꎬ但误差较小ꎬ验证了分离方案的可行性以

及模拟结果的准确性ꎻ分别考察 Ｎ、Ｎｆ、Ｎｃ、Ｄｃ、Ｄ 及

Ｒ 对交叉精馏过程的影响ꎬ确定各塔最佳操作参数:
Ｔ１０１ 中 Ｎ ＝ ５０ꎬＮｆ ＝ １６ꎬＮｃ ＝ ３８ ｋｇ / ｈꎬＤｃ ＝ ７６􀆰 ００
ｋｇ / ｈꎬＤ＝ ２０􀆰 ００ ｋｇ / ｈꎬＲ ＝ ５ꎻＴ２０１ 中 Ｎ ＝ ３５ꎬＮｆ ＝ １９ꎬ
Ｄ＝ ５０􀆰 ３０ ｋｇ / ｈꎬＲ ＝ ３􀆰 ５ꎻＴ３０１ 中 Ｎ ＝ ３６ꎬＮｆ ＝ ２０ꎬＤ ＝
２５􀆰 ８５ ｋｇ / ｈꎬＲ ＝ ３􀆰 ５ꎬ在此条件下 Ｃ１３ ~ Ｃ１６质量分数

分别为 ９９􀆰 ６６％、９９􀆰 ９０％、９９􀆰 ６５％及 ９９􀆰 ７０％ꎻ收率

分别为 ９９􀆰 ７１％、９９􀆰 ６９％、９９􀆰 ７８％及 ９９􀆰 ２８％ꎬ模拟

效果较为理想ꎮ 实验结果为后续工业化提供基础

数据ꎮ
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