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摘要!采用分隔壁精馏塔&@k0'精馏技术对乙苯装置分离工艺进行了改进$将传统分离工艺中的苯塔和乙苯塔集成为 #

个分隔壁精馏塔$不仅可以实现烷基化产物的分离$而且可以有效降低装置能耗# 使用=8S-/ J578流程模拟软件对基于 @k0

的新分离工艺进行了全流程模拟$并对传统分离工艺和分隔壁塔新工艺的能耗进行了对比# 计算结果表明$分隔壁塔总塔板数

为 :^ 块$分隔壁在第 #: 块到第 P$ 块塔板之间$进料位置在第 )P 块塔板$侧线抽出苯位置在第 P 块板$侧线采出乙苯产品位置

在第 )" 块板$塔顶回流比为 )a!# 侧线抽出苯和塔顶采出苯的质量分数分别为 NNaPPb和 NNa)$b$中间侧线采出乙苯的质量

分数为 NNaNPb$塔釜物料中乙苯的质量分数为 $a$"b# 分隔壁精馏塔实现了苯"乙苯和多乙苯物系的清晰分离# 计算结果还

表明$采用@k0分离工艺的能耗比传统的顺序分离工艺降低约 P#b#
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OO乙苯是制备苯乙烯的基本原料$而苯乙烯是合

成橡胶"塑料及树脂等的重要单体$用途十分广泛#

目前$乙苯的生产技术主要有苯和乙烯的液相烷基

化法,#-

"气相烷基化法,)-及干气法,!-

# 乙苯装置主

要由反应系统和精馏系统组成# 在精馏系统中$通

常采用顺序分离方法$将苯"乙苯"多乙苯等烷基化

产物依次分离,P-

$最终得到产品质量满足苯乙烯合

成要求的乙苯产品# 精馏系统是乙苯装置能耗的主

要因素$因此研发新的烷基化产物分离技术降低能

耗对于提高乙苯装置经济性具有重要意义#

分隔壁精馏塔& ,3U3,3/BA455&+572/$@k0'技

术是一种新型的节能精馏技术$三组分混合物从分

隔壁的一侧进入$从分隔壁的另一侧采出中间沸点

组分$轻组分和重组分则分别由分隔壁精馏塔的塔

顶和塔底采出# 相比于顺序精馏方法$分隔壁精馏

塔可降低 )$b P̀$b的能耗,: M"-

$因此受到越来越

多的关注,] M̂ -

#

随着@k0在不同物系分离过程中研究的逐渐

深入,N M#$-

$近年来也出现了采用该方法分离烷基化

产物的技术方案,## M#)-

# 本文中采用分隔壁精馏技

术对传统乙苯装置的分离工艺进行了改进$并通过

软件的模拟计算$得到了新分离工艺节能降耗的定

量分析结果$从而确定了新分离工艺的工业可行性

和应用前景#

#B分隔壁精馏塔及其>2F)4模型

#I#B烷基化产物组成

表 # 为某 P$ 万 'Q4乙苯装置分离单元的进料
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组成# 在传统的乙苯装置分离单元中$来自烷基化

反应部分及烷基转移部分的产物分别进入分离单元

中的苯塔# 本文中为简化计算$将烷基化反应产物

及烷基转移反应产物合并为 # 股物流$一同进入

@k0进行分离# 在进料流量 #") "]! ?BQ1"温度

#]^j和压力 :]$ ?J4的条件下$@k0模拟计算的

分离要求为!塔顶苯的质量分数
$

NNa$b$塔底产物

中乙苯质量分数
)

$a#b$侧线采出乙苯的质量分数

$

NNaNb#

表 #B乙苯装置分离单元进料组成
b

0

#

M0

)

水 0

!

M0

"

苯 甲苯

$a$$# $a$## $aP!" :Na]]^ $a$):

乙苯 二乙苯 多乙苯 重组分

!$a]P ]aN"^ $a:"] $aP]P

#I!B分隔壁精馏塔的模拟计算

在=8S-/ J578中并没有模拟分隔壁精馏塔,图

#&4'-的模块$可采用*75'3g.4&模块中的J-'597?模

型对分隔壁精馏塔进行模拟# J-'597? 塔是一种非

常规的完全热耦合精馏塔系统$如图 #&>'所示# 从

热力学角度来讲$@k0和 J-'597? 塔两者在热力学

上是等效的,#! M#P-

$故可以使用J-'597?塔对@k0进

行模拟计算# 通常先对J-'597?塔进行快捷计算$以

便为其严格计算提供初始数据# 04.5>-.B等,#: M#"-

采用 ! 个简单精馏塔分离序列对 J-'597? 塔进行快

捷计算%=223/7,3/ 等,#] M#^-利用平衡级的概念$设

计出一种对J-'597?塔进行快捷计算的新方法%E-559

等,#N-提出一种带有部分冷凝和部分再沸的等效三

塔模型$可对 J-'597? 塔进行快捷计算# E-559的三

塔模型设计自由度少$且计算更加简捷$故本文中首

先采用E-559提出的三塔模型对J-'597?塔进行快捷

计算$然后进一步利用J-'597?模型对分隔壁精馏塔

进行严格模拟$并利用灵敏度分析模块$确定 @k0

分离烷基化产物的最佳参数和操作条件#

&4' &>'

图 #O分隔壁精馏塔=8S-/稳态模型

!B乙苯装置顺序分离新工艺流程

传统的乙苯装置顺序分离工艺是将烷基化和烷

基转移反应产物按照从轻到重的顺序进行分离$依

次分离出苯"乙苯"多乙苯及重组分$如图 ) 所示#

烷基化产物与烷基转移产物进入苯塔后$从苯塔塔

顶分离出部分苯循环回烷基化反应器与乙烯进行烷

基化反应$由苯塔上部侧线抽出部分苯返回烷基转

移反应器与多乙苯进行烷基转移反应# 苯塔塔底物

料进入乙苯塔$由塔顶得到合格的乙苯产品送出装

置$塔底的多乙苯及重组分进入多乙苯塔进行分离#

多乙苯塔为减压塔$由塔顶分离出用于烷基转移反

应的多乙苯$重组分则由多乙苯塔塔底排出装置#

脱非芳塔则用于脱除苯中的不凝气"轻非芳烃和水

等轻组分#

#)苯塔%))乙苯塔%!)多乙苯塔%P)脱非芳塔

图 )O传统的乙苯装置分离工艺

针对表 # 所示的反应产物组成$在传统顺序分

离工艺的基础上$利用分隔壁精馏塔建立了基于

@k0的顺序分离新工艺$如图 ! 所示# 新工艺将传

统顺序分离流程中的苯塔和乙苯塔集成到一个分隔

壁精馏塔中$在分隔壁精馏塔中实现苯"乙苯和多乙

苯的分离# 分隔壁精馏塔塔顶分离出部分苯循环至

烷基化反应器与乙烯进行烷基化反应$侧线抽出部

分苯返回烷基转移反应器与多乙苯进行烷基转移反

应$由分隔壁另一侧得到乙苯产品# 分隔壁精馏塔

塔底物料送入多乙苯塔$由塔顶得到多乙苯&包括

OOOOOOO

#)分隔壁塔%!)多乙苯塔%P)脱非芳塔

图 !O基于分隔壁精馏塔的乙苯装置分离新工艺
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二乙苯"少量的三乙苯和四乙苯等'$重组分则由塔

底送出装置# 保留脱非芳塔用于脱除苯中的不凝

气"轻非芳烃等轻组分#

为了验证乙苯装置顺序分离新工艺的技术可行

性及能耗$利用 =8S-/ J578软件对该工艺进行全流

程模拟# 分隔壁精馏塔的模拟采用图 # & >'中的

J-'597?模型$多乙苯塔为普通精馏塔$脱非芳塔为

不带再沸器的汽提塔# ZeMC%=G[物性方法是针

对石油炼制体系修正的热力学方程$特别适用于化

工及乙苯苯乙烯装置# 因此在本文中$分隔壁精馏

塔及多乙苯塔的计算等均采用 ZeMC%=G[热力学

模型和=8S-/自带的二元交互参数进行模拟计算#

CB计算结果与讨论

CI#B分隔壁精馏塔模拟结果

分隔壁精馏塔模拟计算结果如图 P 所示#

@k0塔顶压力的确定不仅需要考虑其对塔分离效

果的影响$还需要考虑公用工程的配套能力及能量

回收情况# 经过计算$选择的 @k0操作压力为

#^$ ?J4# 全塔塔板数为 :^ 块$分隔壁在第 #: 块到

第 P$ 块塔板之间# 原料在第 )P 块塔板进料$侧线

抽出苯在第 P 块板$侧线采出乙苯产品在第 )" 块

板# 塔顶回流比为 )a!$此时塔顶冷凝器热负荷

)! #NP ?k$塔底再沸器负荷为 #: :!# ?k$塔釜温

度 )!]j# 侧线抽出苯和塔顶采出苯的质量分数分

别达到 NNaPPb和 NNa)$b$中间侧线采出乙苯的质

量分数为 NNaNPb$塔底产物中乙苯质量分数小于

$a#b# 为脱除系统中的非芳烃等轻组分$分隔壁精

馏塔塔顶回流罐引出部分苯蒸气进入脱非芳塔# 由

计算结果可见$烷基化和烷基转移产物经过分隔壁

精馏塔后$塔顶的循环苯中不含乙苯$侧线采出苯中

乙苯质量分数仅 P p#$

MP

%中间侧线采出的乙苯中

OOOOOOO

图 PO分隔壁精馏塔模拟结果

不含苯及多乙苯$仅含有少量的甲苯及二乙苯%塔釜

产物中乙苯质量分数小于 $a#b# 此结果表明$分

隔壁精馏塔清晰实现了苯"乙苯和多乙苯的分离#

CI!B其他精馏塔模拟结果

对于多乙苯塔和脱非芳塔$利用 =8S-/ 中的简

捷计算模块 @CFkW进行快速计算$确定理论塔板

数"回流比等参数后$再以简捷计算的结果作为初值

进行严格计算# 模拟和优化的塔参数列于表 )#

表 !B多乙苯塔和脱非芳塔的计算结果

OO项目 脱非芳塔 多乙苯塔

塔板数 )$ #P

进料板位置 )# "

塔顶压力Q?J4 #)$ !$

塔顶温度Qj NN #!)

回流比 ": $a]

冷凝器负荷Q?k P"N )!N:

再沸器负荷Q?k ) #!^N

分隔壁精馏塔塔顶回流罐排出的部分苯蒸气进

入脱非芳塔后$从塔顶排出少量水"非芳烃和不凝

气$塔釜液返回分隔壁精馏塔塔顶回流罐# 分隔壁

精馏塔塔底物料进入多乙苯塔后$从塔顶分离出质

量分数为 N"a!b的循环多乙苯$其中丁苯质量分数

约为 !a"b# 循环多乙苯与分隔壁精馏塔上部侧线

抽出苯返回至烷基转移反应器$而多乙苯塔塔釜得

到的少量重组分作为残油送出装置#

CICB能耗分析

表 ! 所示为某 P$ 万 'Q4乙苯装置分离单元采

用传统分离工艺及采用基于 @k0分离工艺的能耗

对比# 可以看出$传统乙苯装置分离工艺中各塔的

塔底再沸器均需使用高压蒸汽作为热源$其高压蒸

汽的用量为 P"aP 'Q1$约占分离单元总能耗的 N$b#

采用 @k0分离工艺通过将苯塔和乙苯塔的分离任

务在一个分隔壁塔中完成$高压蒸汽用量降低约

#$a] 'Q1$从而大大降低了分离单元的总能耗# 此

外$通过回收各塔塔顶的热量发生低压蒸汽可进一

步降低分离单元的能耗# 与传统的乙苯装置分离流

程相比$@k0分离工艺的能耗可降低约 P#b#

需要指出的是$与传统分离工艺中的苯塔和乙

苯塔相比$分隔壁精馏塔由于操作压力较低$因此利

用塔顶物料发生蒸汽的等级也较低& z$a# *J4'$

只能供乙苯Q苯乙烯联合装置的苯乙烯单元使用#

若需并入全厂的低压蒸汽管网使用$则需适当提高

(^]#(
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表 CB传统的乙苯装置分离工艺与分离新工艺的

能耗比较

项目 用户&来源' 传统分离工艺 @k0工艺

高压蒸汽Q&'(1

M#

'

分隔壁塔 ) !)â

O 苯塔 )Na) )

O 乙苯塔 #Pa" )

O 多乙苯塔 )a" )aN

冷凝水Q&'(1

M#

'

各再沸器 MP"aP M!:a]

低压蒸汽&发生'Q&'(1

M#

'

蒸汽发生器 MPPa] MP#a):

除氧水Q&'(1

M#

'

蒸汽发生器 PPa] P#a):

冷却水Q&'(1

M#

'

脱非芳塔 #)N #P"

电Q?k1 泵 ]#a)" :^a!]

能耗Q&*K('

M#

'

O #P!]a!! ^P^a):

分隔壁精馏塔的塔顶温度以提高发生蒸汽的压力#

但这将无法使用高压蒸汽作为塔釜再沸器热源$而

采用导热油或加热炉的方式将会使装置的一次性投

资有所增加#

DB结论

&#'对乙苯装置分离单元的传统顺序分离工艺

进行了改进# 采用 # 个分隔壁精馏塔替代传统分离

工艺中的苯塔和乙苯塔$并结合多乙苯塔及脱非芳

塔$实现对苯"乙苯和多乙苯的分离$不仅可以得到

质量分数为 NNaNPb的乙苯产品$而且分离出的循

环苯及循环多乙苯可以满足装置反应部分的需要#

&)'利用=8S-/软件对某 P$ 万'Q4乙苯装置的

分隔壁精馏塔进行了模拟计算# 计算结果表明$分

隔壁精馏塔总塔板数为 :^ 块$分隔壁在第 #: 块到

第 P$ 块塔板之间$进料在第 )P 块塔板$侧线抽出苯

在第 P 块板$侧线采出乙苯产品在第 )" 块板$塔顶

回流比为 )a!# 在操作压力 #^$ ?J4条件下$塔顶冷

凝器热负荷 )! #NP ?k$再沸器热负荷 #: :!# ?k#

分隔壁精馏塔可以实现苯"乙苯和多乙苯的清晰

分离#

&!'对基于 @k0的乙苯装置新分离工艺的能

耗计算表明$与传统的分离流程相比$乙苯装置的高

压蒸汽用量显著降低$使得总能耗降低约 P#b#
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