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摘要:采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对某 ３０ 万 ｔ / ａ 异丙苯装置进行工艺流程模拟ꎬ模拟结果与实际值吻合性较高ꎬ可进一步用于装置的

优化节能设计ꎮ 通过增设 １ 台取热换热器将烷基化反应热回收后用于下游装置ꎬ结果表明ꎬ优化后可以带来经济效益 ８６４􀆰 ３ 万
元 / ａꎬ投资回收期仅需 ０􀆰 １３ ａꎬ使整个装置达到更好的节能效果ꎮ
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　 　 全球 ９５％以上的异丙苯用于生产苯酚和丙酮ꎬ
这 ２ 种化合物在工业上起着重要作用ꎬ剩余的异丙

苯主要用于制备苯乙酮、合成树脂和合成橡胶用单

体 α－甲基苯乙烯等[１－２]ꎮ 苯酚在国内苯的二次产

物中占重要地位ꎬ用途非常广泛ꎮ 主要用途有制造

酚醛树脂、己内酰胺、双酚 Ａ、烷基酚、增塑剂以及医

药和农药的原料ꎮ 丙酮用于生产甲基丙烯酸甲酯

(有机玻璃单体)、双酚 Ａ 等ꎮ 随着双酚 Ａ 和酚醛树

脂市场需求的扩大ꎬ苯酚、丙酮作为它们的生产原

料ꎬ市场需求也相应增加ꎬ这种趋势导致了异丙苯市

场需求的不断增长[３－４]ꎮ 目前ꎬ我国苯酚丙酮的产

能仍远不能满足国内需求增长的要求ꎬ因此ꎬ对苯酚

丙酮的原料异丙苯的生产流程进行模拟优化ꎬ降低

能耗ꎬ提高生产效率十分必要ꎮ
以丙烯和苯为原料生产异丙苯ꎬ主要产物是异

丙苯ꎬ副产物为二异丙苯和多异丙苯等ꎬ根据使用催

化剂的不同ꎬ分为均相 ＡｌＣｌ３ 法、固体磷酸法和沸石

分子筛法[５－６]ꎮ 然而ꎬ均相 ＡｌＣｌ３ 法和固体磷酸法由

于催化剂易腐蚀、稳定性差、选择性不高的缺点ꎬ已
经逐步被工业市场淘汰[７]ꎮ 近年来ꎬ沸石分子筛催

化剂如 β 沸石分子筛、ＭＣＭ 型分子筛和脱铝丝光沸

石等ꎬ因环境友好和高效催化特性ꎬ取得了显著进

展ꎬ在提高异丙苯工业化生产效率方面发挥着关键

作用ꎮ 除上述国外生产工艺外ꎬ近年来国内也在积

极探索异丙苯的工业化生产ꎬ并取得了显著优势和

成果ꎮ 中石化燕山石油化工公司与多所高校合作研

究沸石分子筛催化剂ꎬ开发了 β 沸石改性分子筛催化

剂 ＦＸ－０１ 和 ＹＳＢＨ 型分子筛催化剂[８－９]ꎮ 此外ꎬ上海

石化研究院和大连理工大学推出的 ＭＰ－０１、Ｍ－９２、Ｍ－
９８ 和 ＢＰＡ 系列催化剂也相继被工业化应用[１０－１１]ꎮ

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某 ３０ 万 ｔ / ａ 丙苯装置

进行流程模拟ꎬ将稳态模拟结果与工业实际生产数

据进行比对确保模拟的准确性ꎻ针对烷基化反应热

无法利用的问题ꎬ对反应工段进行优化ꎬ成功回收烷

基化液中的热量并送往下游利用ꎬ达到了预期的节

能效果ꎻ除此之外ꎬ本工作还采用 ＨＴＲＩ Ｘｃｈａｎｇｅｒ
Ｓｕｉｔｅ 软件包设计换热器ꎮ

１　 工艺流程设计与过程建模

丙烯苯制异丙苯整套装置可以分为 ４ 部分:原
料丙烯和苯的预处理部分ꎻ反应部分ꎻ分离部分ꎬ包
括苯塔、异丙苯塔和多异丙苯塔ꎻ辅助部分ꎮ 以下对

反应部分和分离部分做重点介绍ꎮ
图 １ 为工艺流程简图ꎬ原料丙烯(Ｓ１)经过一级
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和二级保护床去除硫化物后分成 ４ 股进入烷基化反

应器(Ｒ－１０１)ꎬ反应器内丙烯与苯塔(Ｃ－２０１)来的

循环苯流股 Ｓ５ 混合反应后由塔底流出ꎬ烷基化反应

液(Ｓ２)一股经冷却循环至反应器每个催化剂床层

以控制床层的温度ꎬ另一股进入苯塔分离ꎬ苯塔的主

要作用是回收反应液中未反应的苯ꎬ脱除原料丙烯

带入的丙烷ꎬ同时对进入装置的新鲜苯(Ｓ４)进行干

燥脱水ꎬ循环苯从侧线采出ꎬ经苯二级保护床处理后

返送回烷基化反应器和烷基转移反应器(Ｒ－１０２)ꎬ

苯塔液(Ｓ６)为异丙苯、多异丙苯(ＰＩＰＢ)及其他重组

分ꎬ送至异丙苯塔(Ｃ－２０２)ꎬ塔顶得到质量合格的异

丙苯产品(Ｓ７)ꎬ苯塔底液(Ｓ８)主要是较重的 ＰＩＰＢꎬ
将其送往 ＰＩＰＢ 塔(Ｃ－２０３)分离ꎬ在真空系统的作

用下ꎬＰＩＰＢ 塔内形成负压ꎬ经过分离塔釜液为剩下

的重组分及少量的三异丙苯ꎬ二异丙苯和大部分的

三异丙苯被侧线采出输送回烷基转移反应器ꎬ烷基

转移反应液(Ｓ３)再被送往苯塔分离ꎬ自此整个系统

构成了一个完整的循环ꎮ

图 １　 丙烯苯制异丙苯工序流程简图

１􀆰 １　 流程建模与描述

根据工厂异丙苯装置实际工艺和操作数据搭建

工艺流程ꎬ选择合适的物性方法和单元模块ꎬ将模拟

结果和实际数据做比较ꎬ验证所搭建的模型和工业

装置实际运行流程的吻合性ꎮ
采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行流程模拟ꎮ 根据组成

分析可以看出ꎬ该体系的主要组成是苯、丙烯和异丙

苯ꎬ以及少量多异丙苯副产物ꎬ其余杂质含量极少ꎬ

可以忽略ꎬ因此体系可以看成是非极性物系ꎬ考虑到

为真实物系ꎬ且反应是在中温中压的操作条件下进

行ꎬ因此模型选择 ＰＲ(ＰＥＮＧ－ＲＯＢ)状态方程作为

基本物性方法ꎮ
模拟流程如图 ２ 所示ꎬ主要单元设备包括反应

器、换热器、闪蒸罐和泵等ꎮ 反应器选择 Ｒｓｔｏｉｃ
模块ꎬ换热器采用 Ｈｅａｔｅｒ 模块ꎬ泵均采用 Ｐｕｍｐ 模

块ꎬＦｌａｓｈ２ 模块模拟闪蒸ꎬＭｉｘｅｒ 模块模拟流股混合ꎬ

图 ２　 异丙苯装置 Ａｓｐｅｎ 模拟流程
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ＦＳｐｌｉｔ 模块模拟流股分离ꎬＳｅｐ 模块模拟组分分离ꎮ
本装置的原料分别为丙烯和苯ꎬ原料丙烯中含有少

量的丙烷气体ꎬ新鲜苯除了水之外ꎬ还含有少量甲基

环戊烷和甲苯ꎬ为了模拟顺利进行ꎬ暂不考虑其他微

量组分ꎮ
１􀆰 １􀆰 １　 烷基化反应部分

此部分主要是烷基化反应器ꎬ在有技术资料的

前提下ꎬ为了简化反应器的模拟过程ꎬ选择转化率反

应器进行模拟ꎮ 烷基化反应器的主体由 ４ 段催化剂

床层构成ꎬ循环苯从顶部进入ꎬ丙烯分成 ４ 股从每个

床层顶部加入ꎬ段间通入循环的冷烷基化液来控制

温度ꎮ 因此ꎬ可以将每一个床层看作一个子反应器ꎬ
４ 个子反应器串联构成烷基化反应器ꎮ

丙烯分段进料的优点在于:①保证每个催化剂

床层有较高的苯烯比ꎬ提高产物的选择性ꎻ②容易控

制每一段催化剂床层的温度ꎮ 烷基化反应会放出大

量热量ꎬ如不及时控制ꎬ会产生不堪设想的后果ꎮ 因

此ꎬ通过段间加入冷却后的烷基化循环液来控制床

层温升ꎮ
模拟中ꎬ假定 ４ 个子反应器串联构成一个烷基

化反应器ꎮ 新鲜丙烯原料 Ｓ１ 经处理后在分流器 Ｆ１
控制下分为 ４ 股ꎬ其中的第一股丙烯与干苯、烷基化

循环液和烷基化冷循环液由混合器 Ｍ０１０１ 汇合后

从第一子反应器顶部(Ｒ－０１０１)进入反应器ꎮ 二、
三、四段的丙烯分别和烷基化冷循环液混合进入第

二子反应器(Ｒ１１０１)、第三子反应器(Ｒ２１０１)、第四

子反应器(Ｒ３１０１)ꎬ反应规范类型为转化率ꎬ反应方

程的设置如表 １ 所示ꎮ
表 １　 丙烯苯制异丙苯反应参数

反应数 反应式 转化组分 转化率

１ Ｃ６Ｈ６＋ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ９Ｈ１２－２ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 ８４８８０

２ Ｃ９Ｈ１２－２＋ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ１２Ｈ１８ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 １４２７６

３ Ｃ１２Ｈ１８＋ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ１５Ｈ２４ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 ００６８５

４ Ｃ６Ｈ６＋ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ９Ｈ１２－１ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 ０００１３

５ Ｃ７Ｈ８＋ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ１０Ｈ１４ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 ０００２４

６ ２ＣＨ２ＣＨＣＨ３ →Ｃ６Ｈ１２ ＣＨ２ＣＨＣＨ３ ０􀆰 ００１２２

烷基化反应器出口液分为 ２ 股ꎬＳ２ 流股进入苯

塔(Ｃ － ２０１)分离ꎻ另一股物料进入外循环泵( Ｐ －
１０２)ꎬ增压后的外循环液又分为 ２ 股ꎬ其中一股循

环到反应器的顶部作为烷基化循环液ꎬ另外一股进

入串联设置的烷基化反应器外循环热水冷却器(Ｅ－
１０４)和烷基化反应器外循环冷却器(Ｅ－１０１)冷却

后作为烷基化冷循环液ꎬ合理分配后分别循环回到

反应器的二、三、四床层的上部ꎮ

１􀆰 １􀆰 ２　 烷基转移反应部分

为了提高异丙苯的产量ꎬ回收 ＰＩＰＢꎬ引入烷基

转移反应工段ꎬ通过烷基转移反应将 ＰＩＰＢ 转化成

异丙苯ꎮ 从苯塔( Ｃ － ２０１) 来的循环苯液 Ｓ５ 与从

ＰＩＰＢ 塔(Ｃ－２０３)侧线采出的多异丙苯液 Ｓ９ 混合

后ꎬ先通过烷基转移反应器进出料换热器(Ｅ－１０３)
加热ꎬ再被烷基转移反应器进料加热器(Ｅ－１０３)加
热至 １８０℃ꎬ然后进入烷基转移反应器(Ｒ－１０２)ꎮ
与烷基化反应不同的是ꎬ烷基转移反应几乎是等温

反应ꎬ经过反应后温度仅有略微升高ꎮ 反应器反应

规范类型为转化率ꎬ反应方程的设置如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 烷基转移反应参数

反应数 反应式 转化组分 转化率

１ Ｃ６Ｈ６＋Ｃ１２Ｈ１８ →２Ｃ９Ｈ１２－２ Ｃ１２Ｈ１８ ０􀆰 ５０

２ ２Ｃ６Ｈ６＋Ｃ１５Ｈ２４ →３Ｃ９Ｈ１２－２ Ｃ１５Ｈ２４ ０􀆰 ６５

１􀆰 １􀆰 ３　 分离工段

分离工序包括苯塔、异丙苯塔和多异丙苯塔 ３
个分离部分ꎮ

(１)苯塔

苯塔(Ｃ－２０１)作为精制工段的第一台塔ꎬ具有

多重作用:一是回收反应液中未反应的苯ꎻ二是脱除

原料丙烯带入系统的丙烷ꎻ三是去除原料苯中的非

芳烃组分ꎻ四是对新鲜苯脱水干燥ꎮ
苯塔共有 ３ 段进料液ꎬ分别是烷基化反应液

Ｓ２、烷基转移反应液 Ｓ３ 以及来自界区补充的新鲜苯

Ｓ４ꎮ 烷基化反应液和烷基转移反应液从苯塔中段进

入ꎬ新鲜苯从塔的上部进入ꎬ异丙苯、多异丙苯以及

其他重组分杂质从塔釜被泵送往异丙苯塔 ( Ｃ －
２０２)ꎬ苯、丙烷和少量水等轻组分在塔顶ꎮ 苯塔还

有一股高位侧线采出ꎬ主要采出苯ꎬ经过处理后送回

反应部分继续反应ꎮ
(２)异丙苯塔

异丙苯塔(Ｃ－２０２)的功能是实现异丙苯与甲基

异丙苯和少量正丙苯等杂质的分离ꎮ
从苯塔塔底来的物料 Ｓ６ 进入异丙苯塔ꎬ异丙苯

较轻从顶部馏出ꎬ经冷凝后作为产品采出ꎮ 采出的

产品被送往储罐前在新鲜苯换热器(Ｅ－２０６)中与进

入系统的新鲜苯换热ꎬ回收异丙苯的热量ꎬ以减少能

耗ꎮ 异丙苯塔塔底的多异丙苯和其他重组分进入多

异丙苯塔(Ｃ－２０３)ꎮ
(３)多异丙苯塔

多异丙苯塔 ( Ｃ － ２０３) 的功能是从侧线回收

ＰＩＰＢꎬ从塔顶脱除甲基异丙苯等杂质ꎬ同时从塔釜
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脱除三异丙苯ꎮ 塔顶组成主要是异丙苯、二异丙苯

和甲基异丙苯等ꎬ塔釜为三异丙苯和二苯基丙烷等

重组分ꎮ
多异丙苯侧线采出至烷基转移反应器进出料换

热器(Ｅ－１０３)ꎬ经 Ｅ－１０３ 和 Ｅ－１０２ 换热后进入 Ｒ－
１０２ꎬ反应生成异丙苯ꎮ
１􀆰 ２　 模型验证

根据工业实际的工艺流程ꎬ运用上述热力学模

型和单元模块ꎬ对多套实际运行数据进行了流程模

拟ꎬ拟合效果良好ꎮ 下面列出其中一套数据的详细

拟合结果ꎬ对装置进行流程模拟后ꎬ反应部分主要

产物模拟结果和工业生产值对比如表 ３ 所示ꎬ分
离部分主要物流对比结果如表 ４ 所示ꎮ 由数据显

示可知ꎬ所搭建的模型能够准确表达工业装置的

实际运行状况ꎬ可以利用该模型对工艺流程进一

步优化ꎮ
表 ３　 反应部分产物模拟值与实际值对比

　
烷基化反应液 Ｓ２ 烷基转移反应液 Ｓ３

模拟值 实际值 偏差％ 模拟值 实际值 偏差％

温度 / ℃ １４９􀆰 ７３ １５０ －０􀆰 １８ １６１ １６１ ０

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ５ ２􀆰 ５ ０ １􀆰 ７ １􀆰 ７ ０

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６１９３３􀆰 １４ ６１９３８ －０􀆰 ００８ ３０４５５􀆰 ４６ ３０４０２ ０􀆰 １８

反应热 / ｋＷ １８３６􀆰 ５８ １８４８ －０􀆰 ６２ －３７２􀆰 １ －３７５ －０􀆰 ７７

质量组成 / ％ 　 　 　 　 　 　

　 水(Ｈ２Ｏ) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 乙烯(Ｃ２Ｈ４) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 甲烷＋乙烷(ＣＨ４＋Ｃ２Ｈ６) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 环丙烷(Ｃ３Ｈ６) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 丙烯(ＣＨ２ＣＨＣＨ３) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 丙烷(Ｃ３Ｈ８) ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０９ ０ ０ ０ ０

　 丁烯(Ｃ４Ｈ８) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 丁烷(Ｃ４Ｈ１０) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 甲基环戊烷(Ｃ６Ｈ１２) ４􀆰 ３３ ４􀆰 ３５ －０􀆰 ４６ ２􀆰 ８８ ２􀆰 ８８ ０

　 苯(Ｃ６Ｈ６) ３８􀆰 ４５ ３８􀆰 ４１ ０􀆰 １ ３６􀆰 １４ ３６􀆰 １３ ０􀆰 ０３

　 Ｃ７ 非芳 ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 甲苯(Ｃ７Ｈ８) ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０２ ０ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０２ ０

　 乙苯(Ｃ８Ｈ１０) ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 异丙苯(Ｃ９Ｈ１２－２) ４４􀆰 ８６ ４４􀆰 ８７ －０􀆰 ０２ ３７􀆰 ０８ ３７􀆰 ０７ ０􀆰 ０３

　 正丙苯(Ｃ９Ｈ１２－１) ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０ ０ ０􀆰 ０２ ０

　 甲基异丙苯(Ｃ１０Ｈ１４) ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０２ ０ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ ０

　 二异丙苯(Ｃ１２Ｈ１８) １１􀆰 ４１ １１􀆰 ４１ ０ ２３􀆰 ２３ ２３􀆰 ２２ ０􀆰 ０４

　 三异丙苯(Ｃ１５Ｈ２４) ０􀆰 ７２ ０􀆰 ７２ ０ ０􀆰 ６３ ０􀆰 ６２ １􀆰 ６

　 重组分 ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０９ ０ ０ ０ ０

表 ４　 分离部分主要物流模拟值与实际值(质量分率)对比 ％

　
循环苯 Ｓ５ 苯塔塔釜液 Ｓ６ 异丙苯产品 Ｓ７ 异丙苯塔塔釜液 Ｓ８ 循环 ＰＩＰＢ

模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差

水(Ｈ２Ｏ) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

乙烯(Ｃ２Ｈ４) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

甲烷＋乙烷(ＣＨ４＋Ｃ２Ｈ６) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

环丙烷(Ｃ３Ｈ６) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０
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续表

　
循环苯 Ｓ５ 苯塔塔釜液 Ｓ６ 异丙苯产品 Ｓ７ 异丙苯塔塔釜液 Ｓ８ 循环 ＰＩＰＢ

模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差 模拟值 实际值 偏差

丙烯(ＣＨ２ＣＨＣＨ３) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

丙烷(Ｃ３Ｈ８) ０􀆰 ０１ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

丁烯(Ｃ４Ｈ８) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

丁烷(Ｃ４Ｈ１０) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

甲基环戊烷(Ｃ６Ｈ１２) ５􀆰 ５５ ５􀆰 ５６ －０􀆰 ０１８ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

苯(Ｃ６Ｈ６) ９３􀆰 ０８ ９３􀆰 １７ －０􀆰 １００ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

Ｃ７ 非芳 ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

甲苯(Ｃ７Ｈ８) ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０４ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

乙苯(Ｃ８Ｈ１０) ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

异丙苯(Ｃ９Ｈ１２－２) １􀆰 ２３ １􀆰 ２２ ０􀆰 ８２０ ７２􀆰 ０１ ７２􀆰 ０５ －０􀆰 ０６ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９７ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ２４ ０􀆰 ２６ －７􀆰 ７０ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ ０

正丙苯(Ｃ９Ｈ１２－１) ０ ０ ０ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０２ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

甲基异丙苯(Ｃ１０Ｈ１４) ０ ０ ０ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０４ ０ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０３ ０􀆰 １２ ０􀆰 １２ ０ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５ ０

二异丙苯(Ｃ１２Ｈ１８) ０ ０ ０ ２６􀆰 ６３ ２６􀆰 ５９ ０􀆰 １５ ０ ０ ０ ９４􀆰 ９８ ９４􀆰 ９６ ０􀆰 ０２ ９５􀆰 ８６ ９６􀆰 ２０ －０􀆰 ３５

三异丙苯(Ｃ１５Ｈ２４) ０ ０ ０ １􀆰 ２０ １􀆰 ２０ ０ ０ ０ ０ ４􀆰 ２９ ４􀆰 ２９ ０ ３􀆰 ６９ ３􀆰 ７０ －０􀆰 ２７

重组分 ０ ０ ０ ０􀆰 １０ ０􀆰 １０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ３６ ０􀆰 ３６ ０ ０ ０ ０

２　 烷基化反应系统反应取热优化设计

２􀆰 １　 现有运行装置反应系统的常规流程以及存在

的问题

由于烷基化反应是放热能力较强的放热反应ꎮ
现有装置的核心设备烷基化反应器为绝热固定床反

应器ꎬ液体自上而下流动ꎬ进行烷基化反应ꎮ 烷基化

反应液分为 ２ 股出口ꎬ一股进入苯塔分离ꎻ另一股物

料则由外循环泵增压后进入烷基化反应器外循环水

冷却器冷却后回到反应器ꎮ 本文中就某 ３０ 万 ｔ / ａ
异丙苯装置的烷基化反应系统为研究对象ꎬ丙烯和

苯在催化剂作用下反应后的塔釜液一股去往下游的

苯塔ꎬ另一股则由外循环泵增压后重新回到反应器ꎬ
此股流会被外循环冷却器冷却ꎬ这样液体中的反应

热无法被利用ꎬ且对冷却器的要求过高ꎬ影响了整个

装置的节能效果和优化运行ꎮ
现有装置烷基化反应系统工艺流程如图 ３ꎮ

图 ３　 优化前烷基化反应系统工艺流程

　 　 由图 ３ 可知ꎬ现有反应工艺流程的反应热被外

循环冷却器 Ｅ－１０１ 的冷却水直接冷却ꎬ未综合回收

应用外循环液的热量ꎮ 本文中通过增设 １ 台温水取

热换热器与原有换热器串联ꎬ将反应热用热水取热

后用于下游装置ꎬ可以达到更好的节能效果ꎬ提高装

置的经济效益ꎮ
２􀆰 ２　 装置优化后的流程及说明

在现有装置流程上增设 １ 个烷基化反应器外循

环热水冷却器 Ｅ－１０４ 与 Ｅ－１０１ 串联使用ꎬ将循环液

中的反应热用热水进行取热ꎬ取热的热水可作为下

游装置苯酚丙酮预热器的热源等ꎬ以实现反应热和

热水的综合利用ꎮ
Ｅ－１０４ 为烷基化反应液取热换热器ꎬ主要用反

应液将热水进行升温ꎬ升温后的热水送至苯酚丙酮

装置预热器作为热源使用ꎮ Ｅ－１０１ 为反应液外循环

后冷却器ꎬ进一步冷却反应液ꎮ
优化后的烷基化反应系统工艺流程如图 ４ꎮ
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图 ４　 优化后烷基化反应系统工艺流程

２􀆰 ３　 结果与讨论

２􀆰 ３􀆰 １　 节能效果

优化前ꎬ外循环烷基化液的热量直接被冷却器

的公用工程带走ꎻ而优化后ꎬ取热冷却器的热水带走

烷基化液的大部分热量ꎬ并且能够送到下游苯酚丙

酮装置利用ꎬ完成热量的循环利用ꎬ达到了极好的优

化节能效果ꎮ
查阅化学工业出版社出版的«化工原理(第五

版)»ꎬ得知热量衡算公式:
Ｑ ＝ ｑｍ ｒ

式中ꎬＱ 为总热量ꎬＷꎻｑｍ 为质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｒ 为气

化潜热ꎬｋＪ / ｋｇꎮ
由 Ａｓｐｅｎ 模拟结果可知ꎬ烷基化反应器外循环

取热冷却器 Ｅ－１０４ 热负荷 Ｑ 为 ４􀆰 ４２４ ＭＷꎮ 压力小

于 ０􀆰 ３ ＭＰａ 级的情况下ꎬ蒸气气化潜热 ｒ ＝ ２ ２５８􀆰 ４
ｋＪ / ｋｇ(低压蒸气 １~２ ｋｇ)ꎮ

由以上公式ꎬ计算得蒸气质量流量 ｑｍ ＝７􀆰 ０４ ｔ / ｈꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 新增投资

取热冷却器 Ｅ－１０４ 的制造材质为碳钢ꎬ普通碳

钢的价格大约在 ４ ５００ 元 / ｔꎬ考虑设备其他费用如制

造、安装及配套ꎬ总投资约 １１０ 万元ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ３　 经济效益

以 ３０ 万 ｔ / ａ 异丙苯装置为例ꎬ装置年运行

８ ０００ ｈꎬ异丙苯的质量流量为 ３００ ０００ / ８ ０００ ＝ ３７􀆰 ５
ｔ / ｈꎮ 根据石油化工行业低压蒸气价格表ꎬ低压蒸气

价格为 １５０ 元 / ｔꎮ
折算每吨异丙苯节省 ７􀆰 ０４×１５０ / ３７􀆰 ５ ＝ ２８ 元 / ｔ

异丙苯ꎬ装置节省 ２８×３００ ０００＝ ８４０ 万元 / ａꎮ
由于取热冷却器的热水被送往下游使用ꎬ还可

节省循环冷却水 １９０ ｔ / ｈꎮ 查找资料可知ꎬ循环冷却

水 ０􀆰 １６ 元 / ｔꎮ
折算每吨异丙苯节省费用:１９０ × ０􀆰 １６ / ３７􀆰 ５ ＝

０􀆰 ８１ 元 / ｔ 异丙苯ꎬ装置可节省 ０􀆰 ８１×３００ ０００ ＝ ２４􀆰 ３
万元 / ａꎮ

故装置每年节省成本约 ８６４􀆰 ３ 万元ꎬ投资回收

期约 １１０ / ８６４􀆰 ３ ＝ ０􀆰 １３ ａꎬ节能和经济效益明显ꎮ

３　 结论

(１)采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ选用 ＰＲ 方程作为热

力学方法ꎬ对异丙苯装置进行流程模拟ꎬ模拟的结果

与实际值偏差较小ꎬ可进一步用于装置的优化节能

设计ꎮ
(２)建立了异丙苯装置烷基化反应器的模型ꎬ

将反应器四段催化剂床层的主体看作 ４ 个子反应器

串联构成ꎮ 根据模拟结果可知ꎬ此方法可行ꎬ可以应

用于其他相似的场景ꎮ
(３)增设 １ 个外循环取热冷却器 Ｅ－１０４ 回收烷

基化液的反应热ꎬ工业优化后 １ ａ 可节约 ５６􀆰 ３２ ｋｔ
蒸气和 １ ５２０ ｋｔ 冷却水ꎬ带来经济效益 ８６４􀆰 ３ 万元 / ａꎬ
投资回收期仅仅 ０􀆰 １３ ａꎮ
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