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多不饱和脂肪酸酯分离纯化研究－２:
隔板塔设计与研究
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摘要:基于多不饱和脂肪酸酯体系热敏感和组成复杂的特点ꎬ提出了隔板塔提纯精制的工艺流程ꎮ 该工艺不仅可以减少物

料的加热次数ꎬ降低产品分解率ꎬ而且减少设备数量ꎬ降低设备投资ꎮ 通过对小试实验数据和模拟计算数据进行比较ꎬ总体误差

在 ４％以内ꎬ验证了热力学模型的可靠性ꎮ 通过将 ＣＯＳＭＯ－ＳＡＣ 模型和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序结合镶嵌ꎬ建立了完善的计算程序ꎬ大大

提高了工作效率ꎮ 将隔板塔工艺和常规工艺进行了比较ꎬ隔板塔工艺可以节能 ２６％ꎮ
关键词:多不饱和脂肪酸酯ꎻ隔板塔ꎻ流程模拟ꎻ节能
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　 　 高纯度的 ω－３ 系列多不饱和脂肪酸单体二十

碳五烯酸(ＥＰＡ)、二十二碳五烯酸(ＤＰＡ)和二十二

碳六烯酸(ＤＨＡ)对人体的生理机能具有重要作用ꎮ
该系列不饱和脂肪酸具有受热易变质的特点ꎬ开发

高真空精密精馏提纯鱼油的工艺ꎬ不仅可以带来巨

大的经济效益ꎬ而且具有重要的社会意义ꎮ
隔板塔顾名思义就是在塔内轴向方向设计安装

１ 块或几块垂直隔板ꎬ将塔内空间分成 ３~６ 部分ꎬ根
据待处理原料的性质和组成ꎬ设置隔板的数量和形

式ꎮ 其中最具代表性的是隔板设置在塔中间ꎬ将塔

中部分为主分离塔和副分离塔ꎬ两塔公用一段精馏

段和提馏段ꎬ塔内部空间共分为 ４ 部分[１－２] ꎬ这也

是本文中重点研究的结构形式ꎮ 从热力学效率方

面讲ꎬ该种形式的隔板塔与完全热耦合精馏塔

(ｐｅｔｌｙｕｋ)是等价的ꎬ通过隔板将 ２ 个塔集成耦合在

１ 个塔壳内ꎬ不仅可以降低约 ３０％的蒸汽消耗ꎬ还可

以降低约 ３５％的设备投资ꎬ最重要的是隔板塔可以

节省空间[３－４]ꎮ
本文中在第一部分物性模型研究的基础上ꎬ利

用类导体屏蔽片段活度系数模型(ＣＯＳＭＯ－ＳＡＣ)计
算鱼油体系在高真空下的无限稀释活度系数ꎬ进而

得到相平衡数据[５]ꎮ 将第一部分得到的物性模型

方程导入到 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序ꎬ再将 ＣＯＳＭＯ－ＳＡＣ 模

型和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序结合镶嵌ꎬ运用计算机模拟方

法对鱼油精馏提纯工艺进行了研究ꎮ 最后提出隔板

塔精制提纯工艺ꎬ并对工艺进行了优化ꎬ建立了鱼油
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精制全流程ꎬ为下一步深入研究精制工艺和实际生

产奠定基础ꎮ

１　 计算模型建立

１􀆰 １　 热力学模型

采用类导体屏蔽片段活度系数模型(ＣＯＳＭＯ－
ＳＡＣ) 预 测 鱼 油 体 系 相 平 衡 数 据ꎮ 通 过 程 序

ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 计算出单个组分的 ｓｉｇｍａ ｐｒｏｆｉｌｅ 参数ꎬ
然后分段导入到 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序中ꎬ至此计算程序

所需的热力学数据全部搭建完成ꎮ 结合本研究第一

部分物性模型研究与建立部分已完成的工作ꎬ将全

部物性数据方程导入到 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序中ꎬ完成全

流程模拟计算的前期准备工作ꎮ
１􀆰 ２　 模型验证

为了检验已建立的鱼油体系热力学计算模型的

准确性ꎬ选取了 ５ 组不同的实验条件进行了实验验

证ꎬ各实验点操作条件见表 １ꎮ 实验验证所用原料

为经过分子蒸馏预浓缩后产物ꎬ具体组成见表 ２ꎮ
表 １　 实验数据

实验参数 １ ２ ３ ４ ５

填料高度 / ｍｍ ６５０ ６５０ ６５０ ９００ ９００

理论板数 １０ １０ １０ １４ １４

回流比 １０ ∶１ １５ ∶１ １５ ∶１ ５ ∶１ １０ ∶１

采出比例 / ％ ３５ ２０ ２５ ３５ ２０

操作压力 / Ｐａ ６０ ６０ ６０ ６０ ６０

塔顶温度 / ℃ １６５ １６０ １６２ １６４ １６０

塔釜温度 / ℃ ２１２ ２１０ ２１０ ２１２ ２１３

ＥＰＡ＋ＤＨＡ / ％ ８９􀆰 １ ８７􀆰 ８ ８８􀆰 ７ ８９􀆰 ９ ９０􀆰 １

表 ２　 实验原料组成

物质简称 分子式 分子质量 组成

Ｃ１４－０ Ｃ１６Ｈ３２Ｏ２ ２５６􀆰 ４２ ０􀆰 ０００４

Ｃ１６－０ Ｃ１８Ｈ３６Ｏ２ ２８４􀆰 ４８ ０􀆰 ０１３０

Ｃ１６－１ Ｃ１８Ｈ３４Ｏ２ ２８２􀆰 ４６ ０􀆰 ００５６

Ｃ１８－０ Ｃ２０Ｈ４０Ｏ２ ３１２􀆰 ５３ ０􀆰 ０１４４

Ｃ１８－１ Ｃ２０Ｈ３８Ｏ２ ３１０􀆰 ５１ ０􀆰 ０１１４

Ｃ１８－２ Ｃ２０Ｈ３６Ｏ２ ３０８􀆰 ５０ ０􀆰 ０９８７

Ｃ１８－３ Ｃ２０Ｈ３４Ｏ２ ３０６􀆰 ４８ ０􀆰 ００６０

Ｃ２０－０ Ｃ２２Ｈ４４Ｏ２ ４４０􀆰 ００ ０􀆰 ０１００

Ｃ２０－３ Ｃ２２Ｈ３８Ｏ２ ３３４􀆰 ５４ ０􀆰 ０３９９

Ｃ２０－４ Ｃ２２Ｈ３６Ｏ２ ３３２􀆰 ５２ ０􀆰 ００２６

ＥＰＡ Ｃ２２Ｈ３４Ｏ２ ３３０􀆰 ５０ ０􀆰 ６４６６

Ｃ２２－１ Ｃ２４Ｈ４６Ｏ２ ３６６􀆰 ５４ ０􀆰 ０１８８

ＤＰＡ Ｃ２４Ｈ３８Ｏ２ ３５８􀆰 ５６ ０􀆰 ０１２５

ＤＨＡ Ｃ２４Ｈ３６Ｏ２ ３５６􀆰 ５４ ０􀆰 １２０２

分析 方 法: 分 析 仪 器 为 Ａｇｉｌｅｎｔ 气 相 色 谱

７８９０Ｂꎻ色谱柱型号为 ＤＢ－Ｗａｘ(３０ ｍ× ０􀆰 ２５ ｍｍ×
０􀆰 ２５ μｍ)ꎻ载气:高纯氮气ꎻ检测器:ＦＩＤ 检测器ꎬ
３００℃ꎻ 色 谱 柱 升 温 程 序: ５０℃ 保 持 １􀆰 ５ ｍｉｎꎬ
２０℃ / ｍｉｎ 升温至 １６０℃保持 ５ ｍｉｎꎬ５℃ / ｍｉｎ 升温至

２２０℃保持 ２０ ｍｉｎꎮ
实验装置如图 １ 所示ꎬ实验过程为高真空连续

操作ꎬ原料经计量泵从精馏塔中间进入ꎬ塔顶采出轻

组分ꎬ塔釜得到 ＥＰＡ 和 ＤＨＡ 混合产品ꎮ 实验操作

条件和实验结果见表 １ꎬ相同操作条件对应的模拟

结果见表 ３ꎮ

图 １　 实验装置流程

表 ３　 模拟数据

项目 １ ２ ３ ４ ５

理论板数 １０ １０ １０ １４ １４

回流比 １０ ∶１ １５ ∶１ １５ ∶１ ５ ∶１ １０ ∶１

采出比例 / ％ ３５ ２０ ２５ ３５ ２０

操作压力 / Ｐａ ６０ ６０ ６０ ６０ ６０

塔顶温度 / ℃ １６３ １５５ １５８ １６３ １５５

塔釜温度 / ℃ ２１７ ２１６ ２１６ ２１８ ２１７

ＥＰＡ＋ＤＨＡ / ％ ９１􀆰 ３ ９０􀆰 ５ ９０􀆰 ８ ９１􀆰 ８ ９０􀆰 ９

通过对表 １ 实验数据和表 ３ 模拟数据进行比

较ꎬ可以看出ꎬ塔顶温度偏差为 ３􀆰 ３％ꎬ塔底温度偏

􀅰１０２􀅰



现代化工 第 ４１ 卷第 １０ 期

差为 ２􀆰 ９％ꎬ塔釜产品组成偏差为 ３􀆰 １％ꎬ总体误差

在 ４％以内ꎮ 上面对比结果表明ꎬ本研究建立的热

力学模型准确可靠ꎬ可以用来指导工业装置的设计

和建设ꎮ

２　 过程设计

为了使本研究能够适应更广泛的原料ꎬ过程设

计采用与第一部分相同的原料ꎬ该原料未经过预浓

缩处理ꎬ更具有代表性ꎮ 鱼油精制工艺包括脱轻和

精制 ２ 个工序ꎬ其中精制工艺可根据需要得到高纯

度 ＥＰＡ 单体、高纯 ＤＨＡ 单体、粗 ＥＰＡ 和高纯度

ＥＰＡ / ＤＨＡ / ＤＰＡ 混合产品ꎮ 分别对常规精馏工艺

和隔板塔精馏工艺进行了研究ꎬ并从产品纯度和能

量消耗方面进行了分析比较ꎮ
２􀆰 １　 常规精馏流程设计

常规精馏工艺如图 ２ 所示ꎬ包括脱轻塔 Ｔ１０１、
粗 ＥＰＡ 产品塔 Ｔ１０２、精 ＥＰＡ 产品塔 Ｔ１０３ 和 ＤＨＡ
产品塔 Ｔ１０４ꎮ 通过对各塔设计参数和操作参数进

行优化ꎬ得到了各塔最优的操作条件如表 ４ 所示ꎬ各
产品的纯度数据如表 ５ 所示ꎮ

图 ２　 常规精馏工艺流程

表 ４　 常规工艺优化条件

项目 Ｔ１０１ Ｔ１０２ Ｔ１０３ Ｔ１０４

操作压力 / Ｐａ １５ １５ １５ １５

理论板数 １４ ２０ １５ ２０

回流比 １２ ２０ １６ ２０

采出比例 / ％ ４４ １８ １３􀆰 ５ ９􀆰 ８

塔顶温度 / ℃ １３４􀆰 ０ １８１􀆰 ８ １８２􀆰 ６ １９５􀆰 ８

塔釜温度 / ℃ ２１８􀆰 ８ ２２３􀆰 ６ ２３３􀆰 ９ ２３７􀆰 ５

能耗 / ｋＷ ２０８ ２３５ １５２ １３２

表 ５　 常规工艺物流数据

项目 １００ ２０１ ３０１ ４０１ ４０２

温度 / ℃ ４０􀆰 ０ １８１􀆰 ８ １８２􀆰 ６ １９５􀆰 ８ ２３７􀆰 ５

压力 / ｋＰａ ４００ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０００ １８０ １３５ ９８ １４７

质量分数 　 　 　 　 　

　 Ｃ１４－０ ０􀆰 ００２ 　 　 　 　

　 Ｃ１６－０ ０􀆰 ０２９ 　 　 　 　

　 Ｃ１６－１ ０􀆰 ０１０ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－０ ０􀆰 ０５５ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－１ ０􀆰 １８４ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－２ ０􀆰 ０２２ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－３ ０􀆰 ００７ ３６×１０－９ 微量 　 　

　 Ｃ２０－０ ０􀆰 ０４９ ４２２×１０－６ ２×１０－６ ４×１０－９ 微量

　 Ｃ２０－３ ０􀆰 ０４４ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ００２ ２７×１０－６ 微量

　 Ｃ２０－４ ０􀆰 ０４９ ０􀆰 １４９ ０􀆰 ０３５ ０􀆰 ００２ １×１０－９

　 ＥＰＡ ０􀆰 ３２９ ０􀆰 ７９９ ０􀆰 ９５５ ０􀆰 ２７６ ７６９×１０－９

　 Ｃ２２－１ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ０３９ ２×１０－６

　 ＤＰＡ ０􀆰 ０５０ ４×１０－６ １１９×１０－６ ０􀆰 ３６７ ０􀆰 ０９６

　 ＤＨＡ ０􀆰 １６４ ２×１０－６ １０７×１０－６ ０􀆰 ３１６ ０􀆰 ９０４

２􀆰 ２　 隔板塔精馏流程设计

隔板塔精馏工艺如图 ３ 所示ꎬ包括脱轻塔

Ｔ１０１、ＥＰＡ 产品塔 ＤＴ１０２ 和 ＤＨＡ 产品塔 Ｔ１０４ꎮ 脱

轻塔 Ｔ１０１ 和 ＤＨＡ 产品塔 Ｔ１０４ 按照常规精馏过程

设计方法进行优化ꎬ对于隔板塔 ＤＴ１０２ꎬ需额外对气

相分配比 αｖ 和液相分配比 βｖ 进行优化[６]ꎬ最终得

到各塔最优的操作条件如表 ６ 所示ꎬ对应产品纯度

数据如表 ７ 所示ꎮ

图 ３　 隔板塔精馏工艺流程

表 ６　 隔板塔工艺优化条件

项目 Ｔ１０１ ＤＴ１０２－主塔 ＤＴ１０２－副塔 Ｔ１０４

操作压力 / Ｐａ １５ １５ １５

理论板数 １４ ２０ ８ ２０

回流比 １２ ２２ — ２０

液相分配比 — １􀆰 １８ —

气相分配比 — １􀆰 ９３ —

采出比例 / ％ ４４ １８ １３􀆰 ５ ９􀆰 ８

塔顶温度 / ℃ １３４􀆰 ０ １８１􀆰 ９ — １９５􀆰 ７

塔釜温度 / ℃ ２１８􀆰 ８ ２３３􀆰 ８ — ２３７􀆰 ５

能耗 / ｋＷ ２０８ ２８６ １３２

􀅰２０２􀅰
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表 ７　 隔板塔工艺物流数据

项目 １００ ２０１ ３０１ ４０１ ４０２

温度 / ℃ ４０􀆰 ０ １８１􀆰 ９ ２０２􀆰 ４ １９５􀆰 ７ ２３７􀆰 ５

压力 / ｋＰａ ４００ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０００ １８０ １３５ ９８ １４７

质量分数 　 　 　 　 　

　 Ｃ１４－０ ０􀆰 ００２ 　 　 　 　

　 Ｃ１６－０ ０􀆰 ０２９ 　 　 　 　

　 Ｃ１６－１ ０􀆰 ０１ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－０ ０􀆰 ０５５ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－１ ０􀆰 １８４ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－２ ０􀆰 ０２２ 微量 　 　 　

　 Ｃ１８－３ ０􀆰 ００７ ３６×１０－９ 微量 　 　

　 Ｃ２０－０ ０􀆰 ０４９ ４１９×１０－６ ６×１０－６ ５７×１０－９ 微量

　 Ｃ２０－３ ０􀆰 ０４４ ０􀆰 ０４６ ０􀆰 ００７ １６３×１０－６ 微量

　 Ｃ２０－４ ０􀆰 ０４９ ０􀆰 １３１ ０􀆰 ０５８ ０􀆰 ００５ ３×１０－９

　 ＥＰＡ ０􀆰 ３２９ ０􀆰 ８２１ ０􀆰 ９２４ ０􀆰 ２７８ ７７４×１０－９

　 Ｃ２２－１ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００９ ０􀆰 ０３５ ２×１０－６

　 ＤＰＡ ０􀆰 ０５ ３×１０－６ ６２３×１０－６ ０􀆰 ３６７ ０􀆰 ０９６

　 ＤＨＡ ０􀆰 １６４ ２×１０－６ ８１１×１０－６ ０􀆰 ３１５ ０􀆰 ９０４

３　 隔板塔工艺和常规工艺的比较

隔板塔工艺和常规工艺在原料处理量和产品产

量相同的条件下ꎬ通过表 ５ 和表 ７ 对比可以看到只

有精 ＥＰＡ 产品质量分数差了 ３％ꎬ其他各产品质量

分数基本相同ꎻ通过表 ４ 和表 ６ 对比可以看出ꎬ隔板

塔工艺较常规精馏工艺能耗降低了 ２６％ꎬ并且减少

了 １ 座塔器ꎬ大大降低了投资成本ꎮ

４　 结论

对多不饱和脂肪酸酯隔板塔分离工艺进行了研

究ꎬ利用 ＣＯＳＭＯ－ＳＡＣ 模型和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 程序结合

建立了完善的计算程序ꎮ 通过对隔板塔工艺和常规

工艺进行比较ꎬ可以得出隔板塔工艺较常规精馏工

艺节能 ２６％ꎬ并且可以减少物料加热次数ꎬ大大降

低了产品热分解率ꎬ提高产品纯度ꎮ
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巴斯夫与三洋化成签署关于聚氨酯分散体(ＰＵＤ)的合作谅解备忘录

　 　 ９ 月 ２７ 日ꎬ巴斯夫与三洋化成工业株式会社(以下简

称“三洋化成”)签署谅解备忘录ꎬ就 ＰＵＤ 开发达成战略合

作ꎮ 双方旨在共同开发并生产创新产品ꎬ为可持续发展做

出重要贡献ꎮ 新开发的技术及产品将通过双方的全球化生

产网络进入全球市场ꎮ

巴斯夫亚太区树脂与助剂业务管理副总裁肖文

(Ｓｙｌｖａｉｎ Ｈｕｇｕｅｎａｒｄ)表示:“随着 ＰＵＤ 市场需求的不断扩

张ꎬ化学配方师开始寻求更优的产品性能ꎬ以及更加可持续

的解决方案ꎬ以符合地方法规要求或实现各自的企业责任

目标ꎮ 此次合作有助于双方缩短新技术的上市时间ꎬ加速

向水性系统转型ꎮ”

巴斯夫日本副总裁窪田浩三(Ｋｏｕｚｏｈ Ｋｕｂｏｔａ) 表示:

“日本一直以来都致力于开发创新解决方案并将其拓展至

海外市场ꎮ 向水性系统转型俨然已是全球趋势ꎮ 此次合作

可使客户在全球范围内获取优质 ＰＵＤ 产品ꎮ”

三洋化成执行官兼业务规划部总经理原田正大

(Ｍａｓａｈｉｒｏ Ｈａｒａｄａ)表示:“巴斯夫这一全球企业以其市场影

响和生产能力提供支持ꎬ这对于三洋化成的 ＰＵＤ 业务发展

而言具有里程碑式的意义ꎮ”

该谅解备忘录的签署不仅促成了巴斯夫与三洋化成的

战略合作ꎬ亦加强了双方的联合开发实力ꎬ充分发挥 ＰＵＤ

生产网络的潜力ꎮ 此次合作不仅将赋予客户更多的灵活性

和可靠性ꎬ同时也有助于实现整个价值链的低碳足迹ꎮ

(张兆莱)
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