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催化重整精馏装置的模拟仿真与操作优化
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摘要!为了优化精馏装置的操作参数#提高工业生产过程中芳烃的产品收率#提出了 >( 万 7B$催化重整装置的设计方案"

首先对催化重整芳烃精馏过程进行了认知与分析#指出关键参数的选取与判断是设计过程中的难点" 在此基础上运用流程模

拟软件?6L,- U356建立模型并对芳烃精馏过程进行模拟#包括对苯塔$甲苯塔$二甲苯塔的模拟与分析#得出每个精馏塔的主要

操作条件与参数" 然后结合芳烃精馏模拟结果#分析塔板数$回流比$进料位置$操作压力对精馏的影响#确定最优操作参数"

模拟结果表明#参数优化有效且可行#对工业生产过程中相关参数的设定有重要的指导意义"
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99在现代国民经济中#芳烃是石油化工的重要基

本原料#在已知的有机化合物中#有 )B! 是芳香烃化

合物#其中e;=芳烃&苯$甲苯$二甲苯'为一级基本

有机原料" 人类生产和使用芳烃产品已有 ) 个多世

纪#由于科学技术的快速进步且人们对生活的需求

日益提高#促使以芳烃为基础原料的纤维制品$塑

料$橡胶等合成材料以及类别众多的有机溶剂$涂

料$化妆品等生产迅猛发展#也使得芳烃需求的增长

速度不断提高" 而催化重整技术作为生产芳烃的关

键性技术#已经成为现代炼油工业的重要任务之一"

?6L,- U356起源于 '( 世纪 Q( 年代末*)+

#由美

国能源部在麻省理工学院&#4;'等多所高校和公司

的参与下共同开发" 该项目称为-过程工程的先进

系统.&$+H$-2,+ 6867,0F*%L%*2,66,-E1-,,%#?6L,-'"

?6L,- U356是一款功能强大的化工设计$过程模拟

及计算的软件#可以广泛地应用在工艺开发$装置设

计优化以及脱瓶颈分析与改造等" 它具有充分的物

性数据库#可以处理非理想$极性高的复杂物系%并

独具多种方法相结合的解算方法以及一系列拓展的

模型库#此外还能够进行灵敏度分析$收敛等功

能*'+

" ?6L,- U356用户操作环境便捷#以交互式图

形界面&_J4'来定义问题#数据可以快速$直观地以

表格形式输入#专家系统#*+,3#$-$E,%可指引用户

完成各项数据的输入工作%物性模型库和单元模型

可以进行物性数据回归$自选物性和数据库管理操

作#方便各种化工生产流程的构成" 本文中以?6L,-

U356为基础搭建精馏塔模型#通过分析塔板数$回流

比$进料位置$操作压力以获得参数的最佳值#最终

达到产量最优的目标*!+

"

;<精馏装置的工艺流程

图 ) 可见#混合芳烃中通常会含有少量烯烃#需

经白土塔液相精制处理并与进料换热后才可送至苯

塔中间位置#经冷凝冷却后的塔顶馏出物进入回流

,("),
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罐#回流罐底设有水斗可去除少量水分#罐中冷凝液

经加压后全部打回塔顶作为塔顶回流#若回流中出

现非芳烃变多的情况#可将小部分回流液送至抽提

回流罐#以保证苯的品质" 产品苯由苯塔测线抽出#

经水冷冷却后排出装置*A+

" 苯塔底馏出物经加压

后送至甲苯塔中间位置#塔顶馏出物经冷凝冷却后

进入回流罐#其中一部分经加压后打回塔顶作为塔

顶回流#另一部分作为产品甲苯经水冷冷却后送出

装置" 甲苯塔底产物经加压后入二甲苯塔中间位

置#塔顶蒸馏出来的产物经冷凝冷却后进入回流罐#

其中一部分经加压后打回塔顶作为塔顶回流#剩余

的作为产品二甲苯经水冷冷却后送出装置" 二甲苯

塔塔底馏出物为重芳烃#经冷却后排出装置"

图 )9芳烃精馏系统工艺流程

=<精馏装置的流程模拟

=>;<模型搭建

'Z)Z)9环境基本设置

基本单位体系!4K@.e?X"

'Z)Z'9建立模拟流程

图 ' 所示#c为混合芳烃进料#U) 为脱水#U' 为

产品苯#U! 为产品甲苯#UA 为产品二甲苯#a) 为脱

苯精馏塔底馏出物#a' 为脱甲苯精馏塔底馏出物#

a! 为重芳烃*>+

"

图 '9?6L,- U356模拟流程图

'Z)Z!9定义混合e;=的化学组分
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'Z)ZA9热力学模型

JI4<J?.模型结合了 a136*- 的局部组成概念

和统计力学方法*"+

" 其优点是仅用 ' 个可调参数便

可应用于液@液系统#其参数随着温度的变化值较

小" 该模型适用于大分子或者聚合物溶液#适用于

非极性$各类极性组分的多元混合物#并且具有很好

的收敛性#因此以它建立模型#其表达式为!
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=>=<装置操作条件和参数

装置操作条件和参数见表 )"

表 ;<基本条件和参数

进料

温度B

i

塔顶

压力B

#U$

塔底

压力B

#U$

回流比

塔顶采

出量B

&DE,/

@)

'

塔板数
进料

位置

苯塔99 :( V)(( (Z)' (Z)S !Z( "(SQ "( !(

甲苯塔9 )!> V)A> (Z)' (Z)S !Z( )A("SZ' "( !(

二甲苯塔 )>( V)"( (Z)' (Z)S !Z> )!S>S Q( !>

=>?<分离要求

苯塔各成分质量分数要求!甲苯 q(Z'[#非芳

烃 q(Z'[% 甲苯塔各成分质量分数要求! 苯

q(Z)[#二甲苯 q(Z)[#非芳烃 q(Z'>[%混合二

甲苯塔各成分质量分数要求!甲苯 q(Z)[#非芳烃

q(Z'>[

*Q+

"

=>@<运行结果

由表 ' 可见#产品苯的质量分数为 ::ZS'[#甲

苯$混合二甲苯等质量分数都低于 (Z)[" 产品甲

苯的质量分数为 ::ZSS[#其他的都低于 (Z)[" 产

品混合二甲苯的质量分数为 ::ZS)[#且其他的都

低于 (Z(>[#基本符合要求" 另外#模拟得出的苯

塔顶$塔底温度分别为 QA$)AQi%甲苯塔顶$塔底温

度分别为 )"ZQ$)"QZAi%二甲苯塔顶$塔底温度分

别为 )A"Z)$)SQZ:i

*S+

" ! 个塔的塔顶塔底温度与

实际温度很接近"

?<精馏塔优化

使用X$+c%$2模块进行精馏塔的严格核算#运

用?6L,- U356中的 K,-6171H178功能对 ! 塔的塔板数$

回流比和进料位置进行优化*:+

#使其达到相应的

指标"

,)"),
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表 =<? 塔模拟计算值
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?>;<苯塔优化

图 ! 可见#苯塔塔板数随回流比增大而减小"

塔板数大于 >! 时#塔板数减小#回流比增大不明显%

塔板数小于 >! 时#回流比明显增大" 图 A 可见#回

流比上升#塔顶产率提高#当回流比为 'Z" 左右时塔

顶产率到达一个峰值" 图 > 可见#当确定回流比时#

就可以得出进料塔板位置" 表 ! 可见#当塔顶产品质

量分数不变时#操作压力变大的同时回流比也在不断

变大" 当回流比为 'Z"时#操作压力为 (Z)( #U$"

图 !9苯塔回流比对塔板数关系图

图 A9苯塔回流比对塔顶产率关系图

图 >9苯塔回流比对塔进料位置关系图

表 ?<苯塔操作压力对回流比的影响

操作压力B#U$ (Z)' (Z)( (Z(S (Z(" (Z(A

塔顶产品质量分数B[ ::ZS' ::ZS' ::ZS' ::ZS' ::ZS'

回流比 !Z( 'Z" 'Z> 'Z( )ZS

?>=<甲苯塔优化

图 " 可见#甲苯塔板数随回流比增大而减小"

塔板数大于 >" 时#塔板数减小#回流比增大不明显%

塔板数小于 >" 时#回流比明显增大" 塔板数增大与

减小都会对设备的费用和塔顶冷凝器及塔釜再沸器

负荷产生影响" 图 Q 可见#回流比小于 'Z> 时#回流

比上升#塔顶产率明显上升%回流比大于 'Z> 时#回

流比上升对塔顶产率影响不明显" 图 S 可见#当确定

回流比时就可得出进料塔板位置" 表 A 可见#当塔顶

产品质量分数不变时#操作压力变大#回流比也在不

断变大" 当回流比为 'Z>时#操作压力为 (Z(: #U$"

,'"),
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图 "9甲苯塔回流比对塔板数关系图

图 Q9甲苯塔回流比对塔顶产率关系图

图 S9甲苯塔回流比对塔进料位置关系图

表 @<甲苯塔操作压力对回流比的影响

操作压力B#U$ (Z)' (Z)( (Z(S (Z(" (Z(A

塔顶产品质量分数B[ ::ZSS ::ZSS ::ZSS ::ZSS ::ZSS

回流比 !Z( 'ZQ 'Z! 'Z) )ZS

?>?<二甲苯塔优化

图 : 可见#二甲苯塔板数随回流比增大而减小"

塔板数大于 "> 时#塔板数减小#回流比增大不明显%

塔板数小于 "> 时#回流比明显增大" 塔板数增大与

减小都会对设备的费用和塔顶冷凝器及塔釜再沸器

负荷产生影响" 图 )( 可见#回流比小于 !Z! 时#回

流比上升#塔顶产率明显上升%回流比大于 !Z! 时#

回流比上升对塔顶产率影响不明显" 图 )) 可见#当

确定回流比时就可得出进料塔板位置" 表 > 可见#

9999999

图 :9二甲苯塔回流比对塔板数关系图

图 )(9二甲苯塔回流比对塔顶产率关系图

图 ))9二甲苯塔回流比对塔进料位置关系图

表 G<二甲苯塔操作压力对回流比的影响

操作压力B#U$ (Z)' (Z)( (Z(S (Z(" (Z(A

塔顶产品质量分数B[ ::ZS) ::ZS) ::ZS) ::ZS) ::ZS)

回流比 !Z> !ZA 'Z: 'ZS 'ZA

当塔顶产品质量分数固定时#操作压力变大#回流比

也在不断变大" 当回流比为 !Z! 时#操作压力为

(Z)) #U$"

?>@<优化前后比较

表 " 可见#经过模拟与优化#当保持产品纯度不

变时#塔板数$回流比$进料位置$操作压力都有所降

低" 苯塔$甲苯塔$二甲苯塔再沸器热负荷和冷凝器

热负荷都有所下降#分别降低 )AZ)[$SZ>[$SZ"[

和 )SZQ[$)(Z>[$)!ZQ[" 这不仅节约了精馏装

置费用的投入*)(+

#而且减少了冷凝器和再沸器的操

作投入"

表 H<优化结果比较

塔板数 回流比
进料

位置

操作

压力B

#U$

再沸器

热负荷B

Da

冷凝器

热负荷B

Da

苯塔 9 9 9 9 9 9

9优化前 "( ! !( (Z)' !S"QZ! 'S'AZ!

9优化后 >! 'Z" 'S (Z)( !!''Z" ''S(Z!

甲苯塔 9 9 9 9 9 9

9优化前 "( ! !( (Z)' >":(Z' >Q):ZA

9优化后 >" 'Z> ': (Z(: >'(!Z> >))SZ!

二甲苯塔 9 9 9 9 9 9

9优化前 Q( !Z> !> (Z)' >S!(Z: >S>QZ'

9优化后 "> !Z! !A (Z)) >!'QZ' >(>AZ!
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立不同时刻的优化性能函数#并经过反复迭代计算#

获得最优解" 然后#求取当前时刻的最优解与前一

时刻偏差#并将当前的最优解和偏差传输到网络上#

这样便于信息交互" 在求偏差时#若 ' 次结果在给

定的误差精度范围内#则优化过程结束" 最后#将当

前时刻的最优控制律作用于各子系统#进行预测控

制" 上述过程完成后#时间顺次延续到下一时刻#再

重复上面的操作#直到整个系统的优化任务完

成*)(+

" 子系统的基本控制结构如图 ) 所示"

图 )9子系统的分布式#U.系统结构图

=<改进全局性能指标的快速分布式 FTA

算法

99为了在不影响系统全局性能的前提下加快分布

式#U.算法实施的收敛速度#本文中在全局最优控

制的基础上#在子系统协调阶段对全局最优性能指

标进行改进#对邻域子系统的目标函数进行简化#求

解其控制律#以此来减少迭代时间并有效地改善收

敛速度" 基于此本文中提出一种改进全局性能指标

的快速分布式#U.算法"

假设一个线性离散大系统由 (个线性离散的子

系统 !

&

&&l)#6#('构成#每个子系统不仅能够相对

独立地进行自身局部控制和工作#而且可以与其他

子系统通过通信交流协调出最佳的控制策略"

设每子系统 !

&

的状态空间模型为!

<

&

&ST)' =

.

&

&S'<

&

&S' TG

&&

&S'1

&

&S' TP

&

&S'#&&=)#6#('

F

&

&S' =@

&

&S'<

&

&S' &)'

其中#<

&

-

X

<

&为子系统 !

&

的状态变量#1

&

lX

1

&为子

系统的 !

&

输入变量#P

&

为相互作用量!

P

&

&S' =

(

(

K=)#K

.

&

G

&K

&S'1

K

&S' &''

其中#1

K

&K

.

&#Kl)#6#A'是相邻子系统的输入

变量"

基于子系统协调的快速分布式 #U.协调策略

如图 ' 所示"

图 '9基于子系统协调策略的 #̀U.

"""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""
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@<结语

通过 ?6L,- U356构建芳烃精馏模型并进行模

拟#结果与国内大部分芳烃生产相吻合" 运用灵敏

度分析#得到操作变量与回流比的关系#使塔板数$

回流比$进料位置$操作压力达到最优#且降低了塔

的热负荷" 既调节了精馏效果#又提高了工作效率#

使工业生产中能源消耗降低#为获得更大的经济效

益创造了条件"
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