
Ｍａｙ ２０２１ 现代化工 第 ４１ 卷第 ５ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２１ 年 ５ 月

分壁塔分离萘及其加氢产物的稳态研究
张成刚ꎬ潘鹤林∗ꎬ黄　 婕

(华东理工大学化工学院ꎬ上海 ２００２３７)
摘要:为高效分离萘及其加氢产物ꎬ设计了具有节能潜力的分壁塔并分析了分离状态和分离过程ꎮ 首先ꎬ对分离过程进行

简捷计算ꎬ得到各个区域所需最小蒸汽量ꎻ再用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件建立分壁塔四塔模型ꎬ并对四塔模型以 ＴＡＣ 为目标函数进行优
化得到最佳设计和操作参数ꎻ最后对分壁塔分离萘及其加氢产物的分离状态进行分析ꎮ 结果表明ꎬ隔板左右两侧温差较大ꎬ最
高达 １３􀆰 ８ Ｋꎻ反式十氢萘和萘在全塔中不存在返混ꎬ而顺式十氢萘和四氢萘在预分离段的返混不可避免ꎬ但在主塔中不存在返
混ꎻ可通过分液比控制侧线中杂质比ꎻ侧线中杂质易分离时ꎬ分液比对侧线产品的影响更敏感ꎮ

关键词:萘ꎻ分壁塔ꎻＫＤＷＣꎻ四元混合物ꎻ节能
中图分类号:ＴＱ２０２　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２１)０５－０２３０－０５
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０２１.０５.０４７　

Ｓｔｅａｄｙ ｓｔａｔｅ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｆｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅ ｆｒｏｍ ｉｔｓ
ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ｂｙ ｄｉｖｉｄｅｄ￣ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ

ＺＨＡＮＧ Ｃｈｅｎｇ￣ｇａｎｇꎬ ＰＡＮ Ｈｅ￣ｌｉｎ∗ꎬ ＨＵＡＮＧ Ｊｉｅ
(Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｅａｓｔ Ｃｈｉｎａ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｓｃｉｅｎｃｅ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｓｈａｎｇｈａｉ ２００２３７ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｉｎ ｏｒｄｅｒ ｔｏ ｓｅｐａｒａｔｅ ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅ ｆｒｏｍ ｉｔｓ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｅｄ ｐｒｏｄｕｃｔｓꎬ ａ ｄｉｖｉｄｉｎｇ￣ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ ｗｉｔｈ ｅｎｅｒｇｙ
ｓａｖｉｎｇ ｐｏｔｅｎｔｉａｌ ｉｓ ｄｅｓｉｇｎｅｄꎬａｎｄ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｓｔａｔｅ ａｎｄ ｐｒｏｃｅｓｓ ａｒｅ ａｎａｌｙｚｅｄ.Ｆｉｒｓｔｌｙꎬｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｉｓ ｃａｌｃｕｌａｔｅｄ
ｂｙ ｓｈｏｒｔ￣ｃｕｔ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ ｍｅｔｈｏｄꎬａｎｄ ｔｈｅ ｍｉｎｉｍｕｍ ａｍｏｕｎｔ ｏｆ ｓｔｅａｍ ｎｅｅｄｅｄ ｉｎ ｅａｃｈ ｓｅｃｔｉｏｎ ｉｓ ｏｂｔａｉｎｅｄ.Ｔｈｅｒｅｆｏｒｅ ｔｈｅ ｍｏｓｔ
ｄｉｆｆｉｃｕｌｔ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｓｅｃｔｉｏｎ ｉｓ ｆｏｕｎｄ.Ｔｈｅｎꎬａ ｆｏｕｒ￣ｃｏｌｕｍｎ ｍｏｄｅｌ ｉｓ ｅｓｔａｂｌｉｓｈｅｄ ｔｏ ｓｉｍｕｌａｔｅ ＫＤＷＣ ｂｙ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｏｆｔｗａｒｅ
ｔｏ ｓｔｕｄｙ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅ ｆｒｏｍ ｉｔｓ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｐｒｏｄｕｃｔｓꎬａｎｄ ｔｈｅ ｍｏｄｅｌ ｉｓ ｏｐｔｉｍｉｚｅｄ ｗｉｔｈ ＴＡＣ ａｓ ｔｈｅ
ｏｂｊｅｃｔｉｖｅ ｆｕｎｃｔｉｏｎ.Ｔｈｅｎꎬｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｓｔａｔｅ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｄｉｖｉｄｉｎｇ￣ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ ｓｅｐａｒａｔｅｓ ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅ ｆｒｏｍ ｉｔｓ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ
ｐｒｏｄｕｃｔｓ ｉｓ ａｎａｌｙｚｅｄ.Ｆｉｎａｌ ｒｅｓｕｌｔｓ ｓｈｏｗ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅ ｂｅｔｗｅｅｎ ｔｈｅ ｌｅｆｔ ａｎｄ ｒｉｇｈｔ ｓｉｄｅｓ ｏｆ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｏｒ ｉｓ
ｌａｒｇｅｒꎬｗｉｔｈ ｔｈｅ ｌａｒｇｅｓｔ ｖａｌｕｅ ｒｅａｃｈｉｎｇ １３􀆰 ８ ｋ.Ｔｈｅｒｅ ｉｓ ｎｏ ｂａｃｋ￣ｍｉｘｉｎｇ ｏｆ ｔｒａｎｓ￣ｄｅｃａｌｉｎ ａｎｄ ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅ ｉｎ ｔｈｅ ｃｏｌｕｍｎ.
Ｂａｃｋ￣ｍｉｘｉｎｇ ｏｆ ｃｉｓ￣ｄｅｃａｌｉｎ ａｎｄ ｔｅｔｒａｌｉｎ ｉｎ ｔｈｅ ｐｒｅ￣ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｓｅｃｔｉｏｎ ｉｓ ｉｎｅｖｉｔａｂｌｅꎬｂｕｔ ｉｔ ｄｏｅｓ ｎｏｔ ａｐｐｅａｒ ｉｎ ｍａｉｎ ｃｏｌｕｍｎ.
Ｔｈｅ ｉｍｐｕｒｉｔｙ ｒａｔｉｏ ｉｎ ｔｈｅ ｓｉｄｅ ｌｉｎｅ ｃａｎ ｂｅ ｃｏｎｔｒｏｌｌｅｄ ｂｙ ｌｉｑｕｉｄ ｓｐｌｉｔ.Ｉｆ ｔｈｅ ｉｍｐｕｒｉｔｙ ｉｎ ｓｉｄｅ￣ｌｉｎｅ ｉｓ ｅａｓｙ ｔｏ ｓｅｐａｒａｔｅꎬｌｉｑｕｉｄ
ｓｐｌｉｔ ｈａｓ ａ ｍｏｒｅ ｓｅｎｓｉｔｉｖｅ ｉｍｐａｃｔ ｏｎ ｓｉｄｅ￣ｌｉｎｅ ｐｒｏｄｕｃｔｓ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｎａｐｈｔｈａｌｅｎｅꎻ ｄｉｖｉｄｉｎｇ￣ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎻ ｑｕａｔｅｒｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅꎻ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｅｒｖａｔｉｏｎ

　 收稿日期:２０２０－０５－１２ꎻ修回日期:２０２１－０３－２９
　 作者简介:张成刚(１９９３－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎬ研究方向为隔壁精馏塔的设计和应用ꎬ１５５６６２７１０１７＠ １６３.ｃｏｍꎻ潘鹤林(１９６５－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ教授ꎬ研究方

向为化工过程开发ꎬ通讯联系人ꎬｐａｎｈｌ＠ ｅｃｕｓｔ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 石油作为一种高效能源ꎬ支撑了人类的发展与

进步ꎮ 但随着原油粗犷式的开采以及对石油的依赖

加重ꎬ石油的高效利用越发重要ꎮ 石油中萘类化合

物的存在使石油加工产物(如柴油)的密度增大ꎬ并
使其十六烷值降低ꎻ另外ꎬ萘的加氢产物均为高价值

的化工产品ꎮ 鉴于此ꎬ萘及其加氢产物得到了广大

科研工作者的青睐ꎮ 十氢萘作为吸热型碳氢燃料ꎬ
被当作一种新型的可燃冷却剂ꎬ可用作超高音速飞

行器燃料ꎮ 邢燕等[１]、周震寰等[２] 研究了十氢萘在

超临界状态下的裂解性能和裂解机理ꎻ Ｓｈａｈｒｚａｄ
等[３]、Ｌｉｕ 等[４] 对萘及其加氢产物在几种负载型催

化剂上的开环加成反应进行了系统的研究ꎬ提出了

单、双分子反应机理ꎬ并发现在不同催化剂上所进行

的反应机理也不同ꎻ在对四氢萘的催化加氢研究中ꎬ
Ｓａｎｔａｎａ 等[５]运用 Ｌ－Ｈ 动力学模型模拟实验数据ꎬ
发现四氢萘与氢化产物(顺式和反式十氢萘)对表

面活性中心竞争吸附时ꎬ由于吸附热差距的存在ꎬ顺
反异构化反应的活化能明显低于四氢萘加氢反应的

活化能ꎬ而且其本征反应速率远高于加氢反应速率ꎬ
但只有当四氢萘在气相中的浓度大大降低时ꎬ才能

发生明显的异构化反应ꎻＨａａｓ 等[６]发现顺式十氢萘

在 Ｐｔ 基和 Ｉｒ 基催化剂下进行开环加氢反应的反应

规律ꎬ提出了“直接开环”反应机理ꎮ 可见ꎬ众多科

研工作者对萘及其加氢产物进行了充分且深入的研

究ꎬ但我国尚未实现萘催化加氢的工业化ꎬ萘加氢产

物依赖进口ꎬ所以有必要对萘及其加氢产物的分离

进行研究ꎮ
萘催化加氢的产物有四氢萘和十氢萘ꎬ而十氢

萘又有顺反之分ꎬ且因反应过程中有部分萘未发生

反应ꎬ所以需要分离 ４ 种组分ꎮ 传统方法分离多组

分混合物需要多塔串联ꎬ需要的能耗较大ꎮ 新型分

壁塔(ｋａｉｂｅｌ ｄｉｖｉｄｅｄ－ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎬＫＤＷＣ)由于热耦
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合有着很高的热利用率ꎬ节能效果明显[７－１１]ꎬ在环境

保护方面也有应用价值[１２－１３]ꎻ迄今为止ꎬ分壁塔的

稳态和动态研究也取得了一定的进展[１４－１８]ꎮ 因此ꎬ
本文中对流率为 １ ｋｍｏｌ / ｓ、等摩尔的萘－四氢萘－顺
式十氢萘－反式十氢萘混合物进行分离ꎬ首先对分

壁塔进行简捷计算ꎬ进而建立分壁塔严格计算的四

塔模型ꎬ研究塔内分离状态ꎬ为萘催化加氢的工业化

提供有价值的参考ꎮ

１　 ＫＤＷＣ 分离萘及其加氢产物的简捷计算

最小蒸汽量法[１９] 将一个复杂的分壁塔简化为

若干个常规塔ꎬ对 ＫＤＷＣ 可分为 ４ 个单独的区域ꎬ
如图 １ 所示ꎬ最小蒸汽法可求出分壁塔各个区域所

需的最小蒸汽量ꎮ 该方法具体过程是输入分离要求

以及进料组成ꎬ通过 Ｕｎｄｅｒｗｏｏｄ 方程计算后输出分

离每 ２ 种组分需要的最小蒸汽量ꎮ 为方便讨论ꎬ本
文中按照相对挥发度由大到小将反式十氢萘、顺式

十氢萘、四氢萘、萘依次记为 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄꎮ

　 　 注:Ｃ－ｐｒｅ 表示预分离段ꎬＣ－ｍａｉ 表示主塔段ꎬＣ－ｍａｉ１ 表示

主塔段的精馏段ꎬＣ－ｍａｉ２ 表示主塔段的中间段ꎬＣ－ｍａｉ３ 指主塔

段提馏段ꎮ

图 １　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔简捷计算模型

如图 １ 所示ꎬ在预分离段(Ｃ－ｐｒｅ)需要进行 Ｂ、
Ｃ 清晰分割ꎬ最小蒸汽量法需要假设 Ａ、Ｂ ２ 种轻组

分只在塔顶采出ꎬＣ、Ｄ ２ 种重组分只在塔釜采出ꎮ
所以预分离段的塔顶和塔釜流量分别为:

Ｄ ＝ ｘａＦ ＋ ｘｂＦ (１)
Ｗ ＝ ｘｃＦ ＋ ｘｄＦ (２)

式中ꎬＤ、Ｗ、Ｆ 分别为预分离段的塔顶采出流量、塔
釜采出流量和进料流量ꎻｘａ、ｘｂ、ｘｃ、ｘｄ 分别为进料中

Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ ４ 种组分的摩尔分数ꎮ
再利用 Ｕｎｄｅｒｗｏｏｄ 方程计算在预分离段中完成

Ｂ、Ｃ 分离所需的最小蒸汽量ꎮ
Ｆ(１ － ｑ) ＝ ∑[(αｉｘｉꎬＦＦ) / (αｉ － θ)] (３)

ＶｍｉｎꎬＣ－ｐｒｅ ＝ ∑[(αｉｘｉꎬＤＤ) / (αｉ － θ)] (４)

式中ꎬｑ 为进料状态ꎻαｉ 为组分 ｉ 的相对挥发度ꎻｘｉꎬＡ

为 Ａ 流股的 ｉ 组分摩尔分数ꎻθ 为方程的解ꎮ
对预分离段计算完成后ꎬ根据预分离段的计算

结果再用同样的方法对精馏段 Ｃ－ｍａｉ１、提馏段 Ｃ－
ｍａｉ３ 进行计算ꎬ每进行一次调整ꎬ必须对分液比和

分气比进行优化ꎬ对精馏段 Ｃ－ｍａｉ１ 和提馏段 Ｃ－
ｍａｉ３ 进行计算时所需的进料状态(ｑ)需要通过物料

衡算求得ꎮ
计算结果如表 １ 所示ꎬＰｓ、Ｒｓ、Ｓｓ 分别表示预分

离段区域、精馏段区域和提馏段区域的塔内流股的

流量ꎮ Ｄｍａｉ１代表主塔中上主塔段塔顶采出ꎬＤｍａｉ３代

表主塔中下主塔段塔顶采出ꎬ ＬＡ ( Ａ ＝ ｐｒｅꎬ ｍａｉ１ꎬ
ｍａｉ２ꎬｍａｉ３)代表预分离段、上主塔段、中间段或者下

主塔段中精馏段的液相流量ꎬ􀭵ＬＡ ( Ａ ＝ ｐｒｅꎬ ｍａｉ１ꎬ
ｍａｉ２ꎬｍａｉ３)代表预分离段、上主塔段、中间段和下主

塔段中提馏段的液相流量ꎬＶ 和 􀭵Ｖ 分别代表各个区

域精馏段和提馏段的气相流量ꎮ
表 １　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔简捷计算结果

Ｐｓ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) Ｒｓ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) Ｓｓ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

Ｄｐｒｅ ＝ １８００ Ｄｍａｉ１ ＝ ９００ Ｄｍａｉ３ ＝ ９００

Ｗｐｒｅ ＝ １８００ Ｗｍａｉ１ ＝ ９００ Ｗｍａｉ３ ＝ ９００

Ｖｐｒｅ ＝ ８５５８ Ｖｍａｉ１ ＝ １２６８６ Ｖｍａｉ３ ＝ ７２８５

Ｌｐｒｅ ＝ ６７５８ Ｌｍａｉ１ ＝ １１７８６ Ｌｍａｉ３ ＝ ６３８５

􀭵Ｖｐｒｅ ＝ ８５５８ 􀭵Ｖｍａｉ１ ＝ ４１３６ 􀭵Ｖｍａｉ３ ＝ １５８３５

􀭵Ｌｐｒｅ ＝ １０３５８ 􀭵Ｌｍａｉ１ ＝ ５０３６ 􀭵Ｌｍａｉ３ ＝ １６７３５

根据表 １ 做出最小蒸汽量图(Ｖｍｉｎ / Ｆ－Ｄ / Ｆ 图)ꎬ
如图 ２ 所示ꎬＰＫＣＤ点最高ꎬ意味着完成 Ｃ、Ｄ 分离所

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔中 Ｖｍｉｎ / Ｆ－Ｄ / Ｆ 图
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需的蒸汽量最大ꎬＣ、Ｄ 最难分离ꎻＰＫＢＣ点最低ꎬ意味

着完成 Ｂ、Ｃ 分离所需的蒸汽量最少ꎬＢ、Ｃ 最容易分

离ꎬ所以全塔最小蒸汽量由提馏段中最小蒸汽量

决定ꎮ

２　 ＫＤＷＣ 分离萘及其加氢产物的严格计算

２􀆰 １　 模型的建立

为研究 ＫＤＷＣ 分离萘及其加氢产物的设计和

操作参数以及塔内分离状态ꎬ需对 ＫＤＷＣ 的分离过

程进行严格模拟ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 ＲａｄＦｒａｃ 模

型ꎬ采用逐步搭建并运行收敛的策略ꎬ搭建分壁塔

ＫＤＷＣ 四塔模型ꎬ规定 ４ 种产品摩尔分数均为

０􀆰 ９９ꎬＫＤＷＣ 模型如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔四塔模型

在图 ３ 中ꎬＣ－ｐｒｅ 为预分离段ꎬ完成 Ｂ、Ｃ 分割ꎻ
Ｃ－ｍａｉ１ 为精馏段ꎬ塔顶采出高纯度的组分 Ａꎬ塔釜

采出(Ｗｍａｉ１)经过液相分配器(ＳＬ)后部分流股(Ｌ１)
进入预分离段ꎬ部分进入侧线段ꎻＣ－ｍａｉ２ 为中间段ꎬ
有 ２ 股侧线采出ꎬ上侧线( ｓｉｄｅ１)采出高纯度的 Ｂꎬ
下侧线(ｓｉｄｅ２)采出高纯度的 ＣꎻＣ－ｍａｉ３ 为提馏段ꎬ
塔釜采出高纯度的 Ｄꎬ塔顶气相采出(Ｇｍａｉ３)经过气

相分配器( ＳＶ)后部分气相流股(Ｖ１)进入预分离

段ꎬ部分进入侧线段ꎮ ＳＬ 和 ＳＶ 能够调节主塔段和

预分离段的液相和气相流量ꎬ对产品的纯度和能耗

有很大的影响ꎮ 定义 ＳＬ 的分液比 βＬ 和 ＳＶ 的分气

比 βＶ 分别为:
βＬ ＝ Ｌ１ / Ｗｍａｉ１ (５)
βＶ ＝ Ｖ１ / Ｇｍａｉ３ (６)

２􀆰 ２　 模型优化

以年度总投资(ＴＡＣ)为目标优化 ＫＤＷＣꎬ根据

Ｄｅｊａｎｏｖｉｃ 等[２０]的报道ꎬ可根据精馏塔设备费用计算

结果的 １􀆰 ２ 倍作为分壁精馏塔的设备投资ꎮ 表 ２ 为

精馏段塔板数为 ２５ 块板时分气比和分液比的优化

过程ꎬ从表中可以发现 βＬ 设置为 ０􀆰 ３１０、βＶ 设置为

０􀆰 ３４９ ４ 时能耗最小ꎮ 再根据计算结果求出该结构

下的年度总投资费用ꎻ计算完成后ꎬ用相同的方法对

其他区域进行优化ꎬ最后再以塔釜能耗为目标对进

料位置和侧线采出位置进行优化ꎬ得到优化参数如

图 ４ 所示ꎬ塔内物料平衡图如图 ５ 所示ꎮ
表 ２　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔分液比和分气比优化过程

βＬ βＶ Ｑ / ＭＷ

０􀆰 ３１０ ０􀆰 ３４９３ ２４５􀆰 ９

０􀆰 ３１０ ０􀆰 ３４９４ ２４５􀆰 ７３

０􀆰 ３１０ ０􀆰 ３４９５ ２４５􀆰 ８４

０􀆰 ３１１ ０􀆰 ３４９５ ２４６􀆰 ８８

０􀆰 ３１１ ０􀆰 ３４９４ ２４６􀆰 ７７

０􀆰 ３１１ ０􀆰 ３４９３ ２４６􀆰 ６７

图 ４　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔优化结构图

图 ５　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔内物料平衡图

３　 ＫＤＷＣ 稳态分析

３􀆰 １　 塔板温度分布

从图 ６ 中可以看出ꎬ温度的变化主要集中在主
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塔的侧线段ꎬ从侧线段顶部到侧线段底部温度上升

较快ꎮ 温度变化较大的原因是各物系的沸点差异ꎬ４
组分混合物经过预分离段分离之后ꎬＡ、Ｂ ２ 种组分

集中在精馏段ꎬ故精馏段温度主要由 Ａ、Ｂ ２ 种分组

决定ꎬＣ、Ｄ ２ 种组分集中在提馏段ꎬ故提馏段温度主

要由 Ｃ、Ｄ ２ 种组分决定ꎬＡ、Ｂ 沸点之差与 Ｃ、Ｄ 沸点

之差均相差不大ꎬ故精馏段和提馏段温度变化较慢ꎻ
在侧线段的顶部存在较多的 Ａꎬ在侧线段底部存在

较多的 Ｄꎬ所以ꎬ侧线段的温度受 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ ４ 组分

影响均较大ꎬ而 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ ４ 组分沸点差最大为 ３０􀆰 ７
Ｋꎬ所以侧线段温度变化较大ꎮ 在中间段第 ３７ 块塔

板处隔板两侧温差达 １３􀆰 ８ Ｋꎬ这对中间隔板制作材

料的选择至关重要ꎮ

１—精馏段温度分布曲线ꎻ２—主塔段温度分布曲线

图 ６　 ｋａｉｂｅｌ 分壁塔全塔温度分布图

３􀆰 ２　 塔板组成分布

为研究萘及其加氢产物在分壁塔中的分离过

程ꎬ本文中做出了 ４ 组分浓度分布图ꎬ图 ７ 为 Ａ 和 Ｄ
液相浓度分布ꎬ图 ８ 为 Ｂ 和 Ｃ 液相浓度分布ꎮ 从

图 ７ 看ꎬ组分 Ａ 在全塔内不返混ꎬ在预分离段上部

　 　 　 　 　 　 　

图 ７　 反式十氢萘(Ａ)和萘(Ｄ)液相分布

图 ８　 顺式十氢萘(Ｂ)和四氢萘(Ｃ)液相分布

至精馏段底部组分 Ａ 浓度逐渐接近ꎻＤ 在全塔中亦

不存在返混ꎬ在 ８３ 块塔板之后受组分 Ｃ 与 Ｄ 相对

挥发度差异的影响ꎬＤ 浓度迅速增加ꎬ８７ 块塔板后ꎬ
浓度增加缓慢ꎬ这与 ８７ 块塔板后塔内温度增加缓慢

相对应ꎮ
从图 ８ 中看ꎬ精馏段塔顶到 Ｂ 的采出位置ꎬＢ 含

量持续增加至目标值ꎬ从 Ｂ 组分采出位置至组分 Ｃ
采出位置ꎬＢ 浓度迅速降低直至趋于 ０ꎻ预分离段中

组分 Ｂ 在 ３５ 块塔板处存在极大值ꎬ故预分离段内组

分 Ｂ 存在返混ꎬ３５ 块塔板至塔下部ꎬ组分 Ｂ 含量持

续减小直至趋于 ０ꎮ
主塔中 Ｃ 含量从 ５０ 块塔板至 ７０ 块塔板之间快

速增加至目标值ꎬ组分 Ｃ 含量增至目标值之后持续

下降ꎬ在提馏段塔底处浓度趋于零ꎬ整个过程不存在

返混ꎬ分离效果较好ꎻ预分离段中ꎬ组分 Ｃ 在 ２ 处存

在返混ꎬ在 ５７ 块板处存在极小值ꎬ在 ７５ 块板处存在

极大值ꎬ７５ 块板处至侧线段底部ꎬ组分 Ｃ 浓度降低

进入提馏段ꎬ并对提馏段 Ｃ、Ｄ ２ 组分的分离过程造

成影响ꎬ使分离速度变慢ꎬ在图 ８ 中表现为 Ｃ 组分

浓度变化曲线斜率变小ꎮ
综合预分离段内的返混结果来看ꎬ相对挥发度

介于中间的 ２ 种组分 Ｂ、Ｃ 在预分离段浓度达到最

高时无法采出ꎬ所以组分 Ｂ、Ｃ 在预分离段必然存在

返混ꎮ 而在侧线段ꎬ当组分 Ｂ 或 Ｃ 浓度达到极大值

时及时采出ꎬ所以选择合适的采出位置可以避免返

混现象ꎮ
３􀆰 ３　 分液比对杂质的影响

侧线中杂质组成复杂ꎬ杂质含量与分液比有关ꎬ
图 ９ 为分液比与侧线杂质比率的关系ꎬｌｉｎｅ１ 是上侧

线采出中杂质 Ｃ 与杂质 Ａ 的比值ꎬｌｉｎｅ２ 是下侧线采

出中杂质 Ｂ 与杂质 Ｄ 的比值ꎮ 当分液比为最优值

时(βＬ ＝ ０􀆰 ３０８)对应最小的再沸器负荷ꎬ此时的蒸汽

量必定高于 Ａ、Ｂ 分离所需的最小蒸汽量ꎬ所以 Ａ、Ｂ
分离较为完全ꎻ精馏段塔顶中少量的 Ｂ 进入主塔侧

线段ꎬ提馏段塔釜中少量的 Ｃ 进入主塔侧线段ꎬ所
以上侧线主要杂质为 Ｃꎬ下侧线主要杂质为 Ｂꎮ 当

分液比增加时ꎬ再沸器负荷增加ꎬ蒸汽量增加ꎬ则 Ａ、
Ｂ 和 Ｃ、Ｄ 进一步分离ꎬ使得上侧线中 Ａ 组分减少ꎬ
相应的 Ｃ 组分增加ꎬ所以上侧线中杂质比 Ｃ / Ａ 增

加ꎻ下侧线中 Ｄ 组分减少ꎬ相应的 Ｂ 组分增加ꎬ导致

下侧线中杂质比 Ｂ / Ｄ 增加ꎬ所以上侧线和下侧线中

杂质比均呈现增加趋势ꎮ 上侧线杂质比随分液比的

增加变化得更快ꎬ上侧线对分液比的变化更加敏感ꎬ
这说明当再沸器能耗增加时ꎬ上侧线中杂质 Ａ 含量
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快速减小ꎬ而下侧线中杂质组分 Ｄ 减小缓慢ꎬ在
Ｖｍｉｎ / Ｆ－Ｄ / Ｆ 图表现为 Ｃ、Ｄ 较难分离ꎬＡ、Ｂ 和 Ｂ、Ｃ
较容易分离ꎬ这说明侧线中杂质易分离时ꎬ分液比对

侧线产品的影响更敏感ꎮ

１—Ｃ / Ａꎻ２—Ｂ / Ｄ

图 ９　 ＫＤＷＣ 中分液比－杂质比率

４　 结论

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工模拟软件建立 ＫＤＷＣ 四

塔模型分离反式十氢萘、顺式十氢萘、四氢萘和萘 ４
组分混合物ꎬ首先用简捷计算方法求得分离各个组

分所需的最小蒸汽量ꎬ再对四塔模型进行严格模拟

和优化ꎬ得到了最优的操作参数和设计参数ꎮ 对

ＫＤＷＣ 进行稳态分析ꎬ发现 ＫＤＷＣ 中预分离段和侧

线段存在较大温差ꎬ这对隔板制作材料的选择至关

重要ꎻ从塔内组分液相分布来看ꎬ反式十氢萘和萘均

不存在返混ꎬ而顺式十氢萘和四氢萘在预分离段不

可避免地存在返混ꎻＫＤＷＣ 中液相分配器可影响侧

线杂质比ꎬ侧线中杂质易分离时ꎬ分液比对侧线产品

的影响更敏感ꎮ
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