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摘要!针对混合二甲苯体系分离能耗高的特点$把热集成和 *̀ >热泵技术应用于该体系的分离研究$提出了热集成精馏工

艺%带预分的 *̀ >精馏工艺和完全 *̀ >热泵精馏工艺& 以能耗和年总费用"=B/#作为评价指标$对以上提出的 ! 种节能精馏

工艺进行模拟与优化$并与常规精馏工艺的计算结果进行了比较与分析& 研究结果表明$热集成精馏工艺要比常规精馏工艺具

有一定的经济优势$平均可减少能耗 !E ÊEc$节省=B/#! !̂!c& 而 *̀ >热泵精馏工艺则是分离该体系的最合适的工艺路

线$与热集成精馏工艺相比$带预分的热集成 *̀ >精馏工艺和完全 *̀ >热泵精馏工艺可分别减少能耗 #! #̂!c和 @E ÊCc'节

省=B/)V !̂#c和 #) @̂Vc&
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;;混合二甲苯的主要成分是邻二甲苯"_A#%间

二甲苯"*A#%对二甲苯"?A#和乙苯"MN#E 种同分

异构体$有关该体系的分离研究主要集中在以下几

个方面!精密精馏法-).

$采用多塔流程$能耗大'熔

融结晶法-# D!.

$产品纯度不稳定$操作条件苛刻'吸

附分离法-E DC.

$流程复杂$组分回收率不高'膜分离

法-@.

$很难得到高纯度的产品'吸附D结晶集成分离

法-".

$存在纯度不高以及溶剂回收等问题& 鉴于精

馏分离技术成熟但能耗高的特点$本文中把热集成

和机械蒸汽再压缩"*̀ >#热泵技术应用于该体系

的模拟$研究其节能效果和综合经济效益$预期找到

一条经济高效的可行的节能精馏工艺路线&

BC模拟规定与评价指标

BLBC模拟规定

规定混合二甲苯处理量为 #C H1+5F0$其中乙苯

MN含量为 ( )̂""质量分数$下同#%对二甲苯 ?A为

( )̂V%间二甲苯 *A为 ( Ê%邻二甲苯 _A为 ( #̂C&

要求 E 种组分的纯度均不低于 ( <̂V& 精馏塔顶采

用冷却水与冷冻水冷凝$冷却水的进出口温度规定

为 !!o和 !<o'塔底采用 ( !̂ *?4的饱和水蒸汽供

热& 本体系选用软件中的 >[DI+4P%状态方程计算
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气液相平衡数据&

BLDC评价指标

为比较评价各种精馏工艺$以年总费用 =B/

"9+9454..7453+89#作为评价指标& =B/包括操作费

_/"+S%-492.K3+89#和设备折旧费 /6"34S29452.P%89b

1%.9#$其中_/包括蒸汽%冷却水和冷冻水等操作

费用$/6包括精馏塔塔体%塔内件及换热器等设备

的折旧费用$_/和/6的具体计算参照文献-V.&

DC精馏工艺模拟

DLBC分离系列的优化

本研究体系共有 E 个组分$常规精馏共需 ! 个

精馏塔& 根据多组分精馏原理$共有以下 C 种分离

序列& 序列 )!依次分出 MN%?A%*A和 _A& 序列

#!依次分出 MN%_A%?A和 *A& 序列 !!依次分出

_A%*A%MN和 ?A& 序列 E!依次分出 _A%MN%?A

和*A& 序列 C!依次分出MN%?A%*A和 _A& 利用

软件中的设计规定与优化功能$对各精馏序列进行

模拟$结果见表 )&

表 BC常规精馏工艺模拟结果汇总

项目
分离

序列 )

分离

序列 #

分离

序列 !

分离

序列 E

分离

序列 C

总塔板数F块 VE( V!( "<( V!( "@(

塔顶热负荷FHJ V)#( @̂E V)#@ !̂C "@#! <̂E V)!E <̂! "")# @̂E

塔底热负荷FHJ V)E@ <̂# V)C< Ê) "@@V <̂) V)@" V̂V ""E< <̂C

总换热面积F1

#

C)#E !̂) C(@C "̂# @(#" "̂) C(!< #̂( @#E< @̂#

年总费用F万元 !!!@ "̂# !!)! )̂# !)"< #̂) !!(< (̂E !#@@ <̂C

表 ) 数据可知$分离序列 ! 要优于其他分离序

列$能耗要比分离序列 )% #% E 和 C 分别减少

C V̂"c%@ (̂)c%@ )̂)c和 ) (̂Cc'=B/较其他 E 种

分离序列的平均值减少 ! V̂Cc&

DLDC热集成精馏工艺

采用差压精馏工艺$即高压塔塔顶的蒸汽用于

低压塔塔底的供热$则构成了塔间热集成-< D)).

&

表 # 是常规精馏工艺模拟得到的各塔顶和塔底的热

负荷$根据热量匹配的原则"即塔顶热负荷
,

塔底

热负荷#$提出了 C 种相应的热集成精馏工艺方案$

见图 )$图中的虚线表示热流方向&

表 DC常规精馏工艺各塔顶塔底的热负荷
HJ

分离

序列

塔顶F塔底热负荷

=) =# =!

序列 ) )V!# Ĉ!F)VVE "̂@ C)@@ Ĉ<FC)EE )̂C ))#) Ĉ#F)))V (̂#

序列 # )V!) !̂"F)VV! @̂) )!V( @̂(F)!@) )̂# E<CC !̂VFE<CC @̂<

序列 ! )CE# Ĉ<F)C"C #̂! C)C< !̂"FC)C! (̂E <#) <̂VF<E( @̂E

序列 E )CE( Ê)F)C"! (̂@ )@@V "̂EF)@V" Ĉ< E<#C "̂VFE<(" #̂!

序列 C C@"V #̂<FC"() !̂C <#< #̂!F<EV (̂@ ))(C )̂)F))(( ĈE

图 );热集成精馏方案

表 ! 为热集成精馏工艺模拟结果汇总$可以看

出$热集成方案 E 能耗最低$较最优的常规分离序列

! 节约能耗约 !C )̂Vc$节省 =B/约 #E Ĉ)c$但能

耗还是较高& 为寻求更为节能的精馏工艺$以下的

研究以热集成方案 E 为基础$把 *̀ >热泵技术应用

于该体系的分离$研究其节能效果
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表 EC热集成精馏工艺模拟结果汇总

项目 热集成 ) 热集成 # 热集成 ! 热集成E 热集成C

=)F=#F=!压力FH?4))F(̂ CF)( )(F)(F(̂ C )(F(̂ CF)( )(F)(F(̂ C (̂ CF)(F)(

=)F=#F=!顶温Fo "(F)#F") @VF"(F)# "(F))F@V "(F@VF)# )#F@VF")

=)F=#F=!底温Fo VVFC<FV" V"FV"FCV V"FCVFVE V"FVCFCV ECFVEFVC

总塔板数F块 <#( <)( VV( <#( VE(

塔顶热负荷FHJ C)"@ "̂" E<E! <̂E C)C< !̂V E<#C "̂@ C@"V #̂E

塔底热负荷FHJ VE#) @̂! VE!( #̂V "V)@ Ê( VE)( V̂< "VV" (̂@

外供热负荷FHJ C##< #̂) E<VV "̂! C##( #̂) E<"( @̂# C"EC Ĉ)

总换热面积F1

#

!C<( "̂! !!V< Ê@ EV)# <̂" !!@# <̂) C#V! "̂(

年总费用F万元 #C)C V̂( #E(V V̂ #C(V ÊC #E(( (̂) #"EE #̂#

DLEC带有预分的热集成$]"精馏工艺

鉴于=! 塔的能耗较大$将原来的 =! 塔分成预

分塔=!B和精制塔 =!N# 个塔$=) 和 =# 两塔的塔

顶蒸汽为精制塔=!N塔底供热$而预分塔=!B采用

机械蒸汽再压缩"*̀ >#热泵精馏技术-)# D)!.

$由此

提出了带有预分的热集成 *̀ >精馏工艺$如图 #

所示&

图 #;带有预分的热集成 *̀ >精馏工艺

考察了预分塔 =!B的分离程度"即塔顶 ?A的

含量$用B

=!B?A

表示#对=!B和=!N两塔塔底热负荷

的影响$结果见图 !& 当B

=!B?A

达到 ( Ê!C 时$=!N塔

底热负荷正好与=) 和=# 两塔的塔顶热负荷之和匹

配$由此规定=!B塔顶?A的含量为 ( Ê!C&

)(=!B'#(=!N

图 !;B

=!B?A

对=!B和=!N两塔热负荷的影响

在规定了以上操作条件和有关工艺参数后$对

该工艺进行全流程模拟$结果见表 E& 可以看出$优

化后的带有预分的热集成 *̀ >精馏工艺较热集成

方案 E 节约能耗约 #! #̂!c$节省=B/约 )V !̂#c&

表 FC带有预分的热集成$]"精馏工艺模拟结果汇总

;;项目 =) =# =!B =!N

操作压力FH?4 )( )( ! ( Ĉ

塔板数F块 #!( !E( #V( !C(

进料位置F块 )@# <E !( )@"

塔径F1 # (̂V # !̂) # V̂" C (̂V

塔顶温度Fo @< V̂) @" @̂E EE )̂< )# !̂(

塔底温度Fo V@ V̂V VC )̂" @< !̂) C" Ĉ!

塔顶热负荷FHJ ( ( ( !CCE (̂!

塔底热负荷FHJ )@!< !̂@ )V"" )̂) ( (

压缩比 ( ( # Ĉ (

压缩机功耗FHJ ( ( #CC V̂# (

总换热面积F1

#

#"E! <̂V

=B/F万元 )<@( !̂V

DLFC完全$]"热泵精馏工艺

带有预分的热集成 *̀ >精馏工艺$能耗主要

取决于=) 和=# 塔底的加热蒸汽消耗量$因此未达

到最大幅度的节能效果& 若在热集成方案 E 的分离

序列基础上$三塔均采用 *̀ >热泵技术$充分利用

塔顶蒸汽的潜热$可以达到大幅度节能的目的$完全

*̀ >热泵精馏工艺见图 E&

图 E;完全 *̀ >热泵精馏工艺

*̀ >热泵精馏工艺与热集成精馏工艺一样$要

同时满足塔顶塔底的传热温差以及热负荷这 # 个条

件& 各塔的操作压力参考热集成方案 E$即各塔的

塔顶和塔底温度已确定$由此可通过改变压缩机的

压缩比来确定塔顶塔底的传热温差& 规定塔顶压缩

蒸汽与塔底物料的传热温差不小于 )(o$以此确定

各蒸汽压缩机的压缩比& 完全 *̀ >热泵精馏工艺

模拟结果见表 C&

由表 C 数据可知$三塔的塔顶塔底换热温差分

/"@)/
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别为 )) <̂%)) )̂%)( @̂o$均大于 )(o'而三塔的塔

顶压缩蒸汽冷凝负荷均低于塔底所需的热负荷$因

此三塔所需补充的热量分别为 @" @̂C% C" <̂V%

))! ÊC HJ&

表 GC完全$]"热泵精馏工艺模拟结果汇总

项目 =) =# =!

操作压力FH?4 ! ! !

塔板数F块 #(( #V( !C(

进料位置F块 )!< "C )V!

塔径F1 # Ê" # @̂! C )̂<

塔顶温度Fo E! "̂ E) Ê E! "̂

塔底温度Fo "( Ê @< )̂ ") <̂

压缩蒸汽温度Fo V# !̂ V( #̂ V# Ĉ

塔顶塔底换热温差Fo )) <̂ )) )̂ )( @̂

塔顶热负荷FHJ #"E @̂C !(( "̂V ))"( "̂E

塔底热负荷FHJ )C"! (̂E )@V" Ĉ< @CEC ĈE

塔底补充热负荷FHJ @" @̂C C" <̂V ))! ÊC

压缩比 C Ĉ C Ĉ C Ĉ

压缩机功耗FHJ #!< @̂ #@) @̂C )(#E !̂

总换热面积F1

#

)(E" V̂@

年总费用F万元 )V"< !̂@

EC结果分析与比较

各精馏工艺的计算结果汇总见表 @$无论是能

耗还是=B/$完全 *̀ >热泵精馏工艺均是最优的&

原因是完全 *̀ >热泵精馏工艺充分利用了各塔顶

的蒸汽潜热$最大幅度减少了界外蒸汽的用量$因此

能耗最低& 而操作费用在=B/中占比较大$因此能

耗的降低直接导致了=B/的降低&

表 HC精馏工艺模拟结果汇总

项目
常规分离

序列 !

热集成精

馏方案 E

带预分的

*̀ >精馏

完全

*̀ >精馏

总塔板数F块 V!( <#( )#(( V!(

总换热面积F1

#

C(!< #̂ !!@# <̂) #"E! <̂V )(E" V̂@

年操作费F万元 #CE( ĈE )@"V V̂( )E)( Ĉ) )#"( V̂)

设备折旧费F万元 "@V Ĉ( "#) #̂) CE< V̂" @(V ĈC

年总费用F万元 !!(< (̂E #E(( (̂) )<@( !̂V )V"< !̂@

能耗"折标煤#F"9/4

D)

#

"##! "̂" E!<@ (̂" !!"E <̂C )C@# "̂@

节省能耗Fc ( !< )̂ C! !̂ "V Ê

节省年总费用Fc ( #" Ĉ E( V̂ E! #̂

FC结论

通过对混合二甲苯体系各精馏的模拟研究$得

出如下结论&

")#对于该体系的常规精馏$就综合经济效益

而言$C 种精馏分离序列优势相当&

"##热集成精馏工艺要比常规精馏工艺具有一

定的经济优势$平均可减少能耗约 !E ÊEc$节省

=B/约 #! !̂!c&

"!#*̀ >热泵精馏工艺是分离该体系的最合

适的工艺路线& 与最优的热集成精馏工艺相比$带

预分的热集成 *̀ >精馏工艺和完全 *̀ >热泵精

馏工艺可分别减少能耗约 #! #̂!c%@E ÊCc'节省

=B/约 )V !̂#c和 #) @̂Vc& 完全 *̀ >热泵精馏工

艺是分离该体系最合适工艺&
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