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研究论文 内部能量集成精馏塔的模拟研究

及其节能特性分析

赵　雄，罗青，闫兵海，袁希钢

（化学工程联合国家重点实验室 （天津大学），天津大学化学工程研究所，天津３０００７２）

摘要：针对苯甲苯和丙烯丙烷物系，模拟分析了压缩比、进料状态及换热量分布方式对理想内部能量集成精馏

塔的操作特性、所需塔内换热面积及节能效果的影响。将模拟结果与传统精馏塔及热泵精馏塔进行比较，结果

显示内部能量集成精馏塔的节能效果对于不同物系有较大差别。对苯甲苯物系，热泵精馏塔的节能效果最好，

节能百分率为４０％。对丙烯丙烷物系，理想内部能量集成精馏塔的节能优势明显，节能百分率在６０％～８０％。

本文提出了内部能量集成精馏塔热温匹配的换热量分布方式。模拟结果表明，达到同样节能效果，采用热温匹

配的换热量分布方式可以在压缩比较小时大幅度减小传热面积。
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引　言

精馏过程是流程工业中应用最成熟和最广泛的

分离技术。由于它技术成熟、可靠和有效，在工业

上的应用远远超过其他任何一种分离技术，是大型

流程工业中的首选通用分离技术，在流程工业领

域，特别是在化工以及石化、炼油等工业，在可预

见的未来尚不可能被其他技术所替代。然而，精馏

过程也是高能耗的过程，在大型流程工业中所占能

耗比例可超过４０％。同时，精馏又在热力学上是

低效的耗能过程，有极高的热力学不可逆性。因

此，２０多年来国内外学者对精馏过程能量利用效

率的提高进行了大量的研究，研究工作主要集中在

系统的能量集成方面，包括塔间的能量集成［１４］、

精馏换热网络合成以及单塔内部的能量集成。其中

内部热集成精馏塔技术旨在提高精馏塔能量利用的

可逆程度，可以大幅度降低能耗，其良好的节能效

果受到了各国学者的广泛关注。

传统精馏塔 ［ＣＤＩＣ，图１ （ａ）］从精馏塔再沸

器引入能量，又从塔顶冷凝器将热量排出，只有少

部分能量用来减少产品的熵，因此其热力学效率极

低。而传统精馏系统的能量集成是传统精馏塔之间

的能量集成，虽在一定程度上提高了能量的利用

率，但没有从根本上增加能量利用的可逆程度。热

泵精馏 ［ＶＲＣ，图１ （ｂ）］是基于热泵的原理，将

塔顶蒸汽低温热源提高到再沸器可以使用的温位，

从而减少外部加热和冷却的公用工程消耗，提高精

馏过程热力学效率。内部能量集成塔 ［ＨＩＤｉＣ，图

１ （ｃ）］由Ｆｒｅｓｈｗａｔｅｒ
［５］首次提出。２０世纪７０年

代初，Ｋｉｎｇ
［６］对内部能量集成精馏塔技术进行了

完整的理论描述，该技术把传统塔从进料处分成两

个内部存在能量集成的精馏塔，分别称为精馏段和

提馏段。为利用精馏段上升的蒸汽加热提馏段下降

的液体，在精馏段和提馏段之间设置压缩机以加压

提馏段塔顶出来的蒸汽使其温度升高，这样通过两

部分间的能量集成可以在精馏段和提馏段的内部分

别产生内回流和上升蒸汽，理想的结果是外回流和

再沸器的热负荷都降为０，回流液体和再沸蒸汽完

全由塔间的能量集成提供，即理想内部热集成

（ｉＨＩＤｉＣ）。内部热集成精馏相对于热泵精馏，其

能量利用的可逆程度进一步得到提高。

１９７７年，美国西北大学的 Ｍａｈ等
［７］对内部能

量集成塔的概念进行了总结，并定名为 “二次回流

图１　三种精馏分离塔

Ｆｉｇ．１　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｔｈｒｅｅｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎｓｙｓｔｅｍ
　

和气化 （ｓｅｃｏｎｄａｒｙｒｅｆｌｕｘａｎｄｖａｐｏｒｉｚａｔｉｏｎ，ＳＲＶ）”。

日本和荷兰的一些学者对内部能量集成塔进行了较

深入的研究。Ｎａｋａｉｗａ等
［８］从１９８５年开始对内部

能量集成塔进行研究，建立了实验装置，从理论和

实验上证明了其相对于传统塔的良好节能效果，目

前在其国家基金的资助下进行工业化实验。荷兰代

夫特工业大学过程设备实验室对 ＨＩＤｉＣ进行了大

量的研究。Ｏｌｕｊｉｃ等
［９］对内部能量集成的Ｃ３ 分离

塔进行了概念设计和经济性分析。模拟结果显示，

内部能量集成操作是可行的，相对于热泵系统有一

定的优势，其平均年度消费总额比热泵系统降低

２０％，同时也指出压缩机投资和操作费用对内部能

量集成系统的经济性影响最大。此外还对塔内换热

面积的分布进行了研究，指出某些塔板间所需的换

热面积相当大，是影响 ＨＩＤｉＣ可行性的主要因素，

因此需要平衡配置换热面积和压缩比来达到内部能

量集成系统的最优设计。Ｇａｄａｌｌａ等
［１０］从热力学和

水力学角度对内部能量集成系统进行了概念设计。

从热力学角度对两塔的温度分布和塔间的温差分布

进行了研究，指出夹点板和夹点区域的存在，使塔

板间换热量平均分布方式的内部热集成程度大大降

低，达到理想内部能量集成所需的压缩比增大，文

中还从水力学角度计算了塔内的有效换热面积，开

发了模型并提出水力学可行性指数来表征设计的可

行性，对塔板间换热量的不均等分布进行了研究，

其节能效果显著提高。从以往的研究结果可以看

出，ｉＨＩＤｉＣ技术的关键在于压缩比和换热面积的

综合优化以及选取合适的进料热状态。进料热状态

会影响ｉＨＩＤｉＣ内部的汽液相流率及温度分布，进

而影响其传质、传热及能量利用效果，而目前文献

中对进料热状态的影响作用研究甚少。此外，目前

对ｉＨＩＤｉＣ的模拟研究主要集中于换热量平均分布

方式 （ＡＨ），即将每对换热板上的热负荷平均

化，使沿塔高每对换热板上的换热量相等，通
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过控制每对换热板平均换热量 （ＡＨＤ）的大小

使内部能量集成精馏塔达到理想状态。换热量的

平均化在现实中是难以实现的，并且从能量利用的

角度讲是不合理的，故本文提出一种合理的热温匹

配方式 （ＴＨＭ），使塔板间的换热量与温差的关系

满足

犙＝犝犃Δ犜 （１）

式中　犝 为总传热系数，犃为换热面积。此外，对

于内部能量集成精馏过程，实际上很难使外回流和

再沸器热负荷同时降为０，再沸器热负荷为０的情

况较为常见，故本文将理想内部能量集成塔定义为

外回流等于０，或者再沸器热负荷等于０，简称为

ｉＨＩＤｉＣ，而将外回流和再沸器的热负荷同时大于

０的情况定义为部分内部能量集成塔。

１　影响理想内部能量集成精馏节能效

果的参数研究

　　在理想内部能量集成精馏塔中，由于回流液体

和上升的蒸汽不再由传统的冷凝器和再沸器提供，

而是通过能量集成在精馏段与提馏段之间的换热壁

面上产生，这从根本上有别于传统精馏塔的流体现

象，会对内部能量集成精馏塔操作产生重要影响。

此外，由于能量匹配问题源于 ＨＩＤｉＣ的内部能量

交换，对于物系、进料组成及热状态等不同的条

件，精馏段、提馏段的换热需求差别很大，因此内

部能量集成条件变化剧烈，本研究针对三种不同的

精馏系统 （传统精馏、热泵精馏、内部能量集成精

馏），以苯甲苯、丙烯丙烷物系为研究对象，应

用 ＡＳＰＥＮＰＬＵＳ模拟研究内部能量集成精馏塔

在不同压缩比和换热量、进料热状态以及换热

量分布方式下的特性和节能效果。精馏段和提馏

段都用严格的ＲａｄＦｒａｃ模块计算，模拟流程图见

图２。

图２　内部能量集成精馏塔模拟流程图

Ｆｉｇ．２　ＳｉｍｕｌａｔｉｏｎｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆＨＩＤｉＣ
　

１１　苯甲苯物系

参见表１，等质量分数的进料以过冷状态进入

进料预热器，预热到一定的热状态后进入各精馏系

统。考察进料热状态在０～１之间的５种情况，分

别为０、０．２５、０．５、０．７５和１，０和１分别代表露

点进料和泡点进料，其他３种为气液混合物进料。

三种分离系统 （传统精馏、热泵精馏、内部能量集

成精馏）采用相同的塔板数，从中部进料。ＶＲＣ

的压缩比由换热器的最小换热温差来确定，本模拟

中将最小换热温差定为１０℃，模拟计算得到 ＶＲＣ

所需的压缩比为３．１。内部能量集成系统提馏段的

压力与其他两种系统一致，都为常压，精馏段采用

４种压力，分别为 ０．２、０．２２５、０．２５ 和 ０．２７５

ＭＰａ，即压缩比分别为２．０、２．２５、２．５和２．７５。

各塔压降忽略不计。

表１　苯甲苯物系分离操作条件

犜犪犫犾犲１　犗狆犲狉犪狋犻狀犵犮狅狀犱犻狋犻狅狀狅犳犫犲狀狕犲狀犲狋狅犾狌犲狀犲

Ｉｔｅｍ
犉

／ｋｇ·ｈ－１
犜

／℃
狓ＦＣ

６ 犖ｒ 犖ｓ
狆ｒ

／ＭＰａ

狆ｓ

／ＭＰａ
狓ＤＣ

６
狓ＷＣ

６

ＣＤＩＣ １０００ ５０ ０．５ ２０ ２０ ０．１ ０．１ ０．９９５０．００５

ＶＲＣ １０００ ５０ ０．５ ２０ ２０ ０．１ ０．１ ０．９９５０．００５

ｉＨＩＤｉＣ １０００ ５０ ０．５ ２０ ２０ ０．２／０．２２５／

０．２５／０．２７５

０．１ ０．９９５０．００５

１．１．１　压缩比和塔内板间换热量的影响　图３

（ａ）表示理想内部能量集成精馏塔在换热量平均分

布方式下，采用压缩比狆ｒ／狆ｓ＝２．２５时，不同塔内

板间换热量条件下塔内换热板间温差的分布。模拟

结果表明，随着平均换热量 ＡＨＤ值由２０００Ｗ 增

大至６８３５Ｗ，塔板间的温差逐渐减小，再沸器的

热负荷也逐渐降低。当 ＡＨＤ＝６８３５Ｗ 时可实现

该压缩比下的理想内部能量集成，即此时再沸器的

热负荷降为０，但同时塔内存在某对换热板的最低

温差接近于０，从而需为此对换热板提供很大的换

热面积。当采用压缩比２．５和２．７５时，达到理想

内部能量集成所需的板间换热量变小，换热板的最

低温差增大。而当压缩比 狆ｒ／狆ｓ＝２ 时 ［图 ３

（ｂ）］，由于压缩比较小，无论如何调节塔内板间

换热量，都无法实现理想内部能量集成。故在此压

缩比条件下内部能量集成精馏塔达不到理想状态。

所以理想内部能量集成精馏塔存在一个最小压缩

比，对于该物系最小压缩比约为２．２５。

１．１．２　进料热状态的影响　图４表示在换热量平

均分布方式下三种精馏系统的年度公用工程费用随
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（ａ）狆ｒ／狆ｓ＝２．２５

　

（ｂ）狆ｒ／狆ｓ＝２

图３　不同平均换热量下塔内换热板温差分布

Ｆｉｇ．３　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅ

ｓｔａｇｅｓｉｎｄｉｆｆｅｒｅｎｔＡＨＤ （ＡＨ，狇＝０．５）

　

进料热状态的变化趋势，年度公用工程费用计算方

法为

犆犗犛犜 ＝８０００ 犈×犈 犆＋犠 ×犠 犆＋犛×（ ）犛 犆

（２）

各种公用工程的单价见表２。随进料热状态的增

大，三种系统的年度公用工程费用都有减小的趋

势。狇较小，即进料气化分率较大时，对于 ＶＲＣ

和ｉＨＩＤｉＣ，由于进入压缩机的气相负荷较大，导

致压缩功增大，所以ＶＲＣ和ｉＨＩＤｉＣ的年度公用

工程费用高于ＣＤＩＣ，没有节能优势。随狇值的增

大，ＶＲＣ和ｉＨＩＤｉＣ逐渐显示出节能优势，且狇

值越大节能效果越好。当狇＝１时，年度公用工程

费用降到最低值。对ｉＨＩＤｉＣ，压缩比越大，年度

公用工程费用越大，原因在于大压缩比需要的压缩

功较大，而压缩功所需的电能在公用工程费用中占

的比例最大。

图４　不同进料条件下三种精馏方式的年度公用工程费用

Ｆｉｇ．４　Ｙｅａｒｌｙｕｔｉｌｉｔｙｃｏｓｔｏｆｔｈｒｅｅｓｙｓｔｅｍｓｕｎｄｅｒ

ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｆｅｅｄｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ（ＡＨ）

　

表２　公用工程价格

犜犪犫犾犲２　犘狉犻犮犲狅犳狌狋犻犾犻狋狔

Ｅｌｅｃｔｒｉｃｉｔｙ

／＄·ｋＷ－１·ｈ－１
Ｓｔｅａｍ

／＄·ｋｇ－１
Ｃｏｏｌｉｎｇｗａｔｅｒ

／＄·ｋｇ－１

０．０６ ０．００９５ ０．００００５

图５表示以 ＣＤＩＣ的能量消耗为基准，ＶＲＣ

和两种压缩比的ｉＨＩＤｉＣ节能百分率的变化趋势，

节能百分率的定义为

＝
犆ＣＤＩＣ－犆ｉＨＩＤｉＣｏｒ犆ＶＲＣ

犆ＣＤＩＣ
（３）

热泵精馏 （ＶＲＣ）的节能百分率随狇值的增

加而增大。ｉＨＩＤｉＣ的节能百分率呈现相同的趋

势，只是在狇接近１时，节能百分率有所下降。原

因可以参见图６，狇 小于０．７５时，再沸蒸汽比

（ｂｏｉｌｕｐｒａｔｉｏ）等于０，即再沸器的热负荷等于０，

而外回流 （ｒｅｆｌｕｘｒａｔｉｏ）大于０，即达到了再沸器

热负荷为０的理想内部能量集成，且外回流随狇的

增大而减小，故节能百分率会逐渐增大。狇等于１

时，此时进料气化分率为０，导致外回流为０时，

再沸蒸汽比大于０，即达到了外回流为０的理想内

部能量集成，而这种理想内部能量集成由于再沸器

需要输入热量，对于苯甲苯物系，其节能效果比

再沸器热负荷为０时的节能效果差，故节能百分率

会下降。由图５还可以看出，ＶＲＣ的节能效果最

好，最高节能百分率可达４０％。而ｉＨＩＤｉＣ在其

最小压缩比时的节能百分率仅为２０％左右，与文

献上的３０％～６０％有一定差异，原因在于文献上的

节能百分率大多数从部分内部能量集成塔得到，而

理想内部能量集成塔为达到其理想状态提高了压缩

比，从而增加了压缩功，而提供压缩功所需电的价
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格高于加热蒸汽。由此可见，内部能量集成塔能量

利用的最优值不一定在其理想状态，需要对压缩功

和热能综合考虑。综合年度公用工程费用和节能百

分率，对于苯甲苯物系的ｉＨＩＤｉＣ，其最佳操作条

件为：狆ｒ／狆ｓ＝２．２５，狇＝１。对比三种系统的能量

利用状况，热泵精馏的节能效果最好。

图５　不同进料条件下ＶＲＣ和ｉＨＩＤｉＣ精馏方式

相对于传统精馏方式的节能百分率

Ｆｉｇ．５　ＥｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｐｅｒｃｅｎｔａｇｅｏｆＶＲＣａｎｄｉＨＩＤｉＣ

ｗｉｔｈｒｅｓｐｅｃｔｔｏＣＤＩＣｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｆｅｅｄｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ
　

图６　ｉＨＩＤｉＣ精馏塔不同进料条件下的回流比和再沸比

Ｆｉｇ．６　ＲｅｆｌｕｘｒａｔｉｏａｎｄｂｏｉｌｕｐｒａｔｉｏｏｆｉＨＩＤｉＣ

ｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｆｅｅｄｔｈｅｒｍａｌｃｏｎｄｉｔｉｏｎ
　

１．１．３　换热量分布方式的影响　换热量平均分布

方式是将每对换热塔板 （分别位于精馏段和提馏

段）上的换热量平均化，而由于换热温差沿塔板呈

二次函数状分布，在某对换热塔板间会出现最小

值，从而需要在此对换热塔板上提供很大的换热面

积来完成传热，这样会大幅度增加设备投资。针对

此问题，本文提出热温匹配方式，使每对换热塔板

上的换热量与换热温差相匹配。图７为两种不同换

热量分布方式下换热板温差的变化趋势。可以看

出，由于热温匹配方式的换热量与温差严格匹配，

使其在塔内的温差分布变化减小，且其最低换热温

差大于换热量平均分布方式，即热温匹配方式需要

更小的换热面积，可减小设备投资。图８表示内部

能量集成精馏塔在不同换热量分布方式和进料热状

态下换热面积随压缩比的变化趋势。从图中可以看

出，换热面积随压缩比的增大而减小，原因在于压

缩比大时，换热温差也大，从而需要较小的换热面

积。而当压缩比和进料热状态一定时，热温匹配方

式需要提供更小的换热面积，且两种换热量分布方

式所需提供换热面积的差别随压缩比的减小而增

大。图８还显示，压缩比较大时，两种换热量分布

方式所需提供换热面积的差别较小。相对于换热量

平均分布方式，热温匹配方式可以在接近最小压缩

比时大幅度减小换热面积，即可以减小设备投资。

图７　不同换热方式下塔内换热板温差分布

Ｆｉｇ．７　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｓｔｙｌｅ（狇＝０．５，狆ｒ＝０．２２５ＭＰａ）

　

图８　不同换热方式及压缩比下所需塔内换热面积

Ｆｉｇ．８　Ｈｅａｔｔｒａｎｓｆｅｒａｒｅａｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｓｔｙｌｅａｎｄｃｏｍｐｒｅｓｓｉｏｎｒａｔｉｏ
　

１２　丙烯丙烷物系

如表３，三种精馏系统 （传统精馏、热泵精

馏、内部能量集成精馏）采用相同的塔板数，由于
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表３　丙烯丙烷物系分离操作条件

犜犪犫犾犲３　犗狆犲狉犪狋犻狀犵犮狅狀犱犻狋犻狅狀狅犳狆狉狅狆狔犾犲狀犲狆狉狅狆犪狀犲

Ｉｔｅｍ 犉／ｋｇ·ｈ－１ 犜／℃ 狓ＦＣ＝
３ 犖ｒ 犖ｓ 狆ｒ／ＭＰａ 狆ｓ／ＭＰａ 狓ＤＣ＝

３
狓Ｗ Ｃ＝

３

ＣＤＩＣ １０００ ４５ ０．５ １５４ ５８ １．９ １．９ ０．９９６ ０．０１１

ＶＲＣ １０００ ４５ ０．５ １５４ ５８ １．９ １．９ ０．９９６ ０．０１１

ｉＨＩＤｉＣ １０００ ４５ ０．５ １５４ ５８ １．９ １．３／１．４／１．５／１．５９／１．７ ０．９９６ ０．０１１

丙烯丙烷塔对塔顶丙烯产品的精度要求较高，精

馏段塔板数多于提馏段，从塔中下部进料。对于内

部能量集成精馏塔，精馏部分和提馏部分塔板数的

不对称性产生了三种换热方式，分别为上对齐

（ＵＲ）、全对齐 （ＭＲ）和下对齐 （ＬＲ） （图９）。

孙兰义等［１１］对各种对齐方式的能量利用状况进行

了模拟分析，结果显示上对齐型的换热方式节能效

果最佳，因此本文采用上对齐的换热方式考察各因

素对内部能量集成精馏塔操作特性及节能效果的影

响。对于ＶＲＣ，为保证足够的换热温差，其压缩

比为２。内部能量集成系统精馏部分的压力与其他

两种系统一致，都为１．９ＭＰａ，提馏部分采用５种

压力，分别为１．３、１．４、１．５、１．５９和１．７ＭＰａ，

即 压 缩 比 为 １．４６２、１．３５７、１．２６７、１．１９５ 和

１．１１８。忽略各塔的压降。

（ａ）ＵＲ

　

（ｂ）ＭＲ

　

（ｃ）ＬＲ

　

图９　丙烯丙烷物系内部能量集成塔三种塔段换热方式

Ｆｉｇ．９　ＴｈｒｅｅｃｏｎｆｉｇｕｒａｔｉｏｎｏｆｉＨＩＤｉＣ

ｆｏｒｐｒｏｐｙｌｅｎｅｐｒｏｐａｎｅ

１．２．１　压缩比和进料热状态的影响　图１０表示

ｉＨＩＤｉＣ在换热量平均分布方式下换热板间温差的

变化趋势。与苯甲苯物系相同，随 ＡＨＤ值的增

大，塔板间的温差逐渐减小。而与苯甲苯物系相

比，丙烯丙烷物系换热板温差的变化幅度较小，

且其换热温差最小值更靠近塔底。狆ｒ／狆ｓ＝１．１９５，

当ＡＨＤ＝１６７７０Ｗ 时达到理想内部能量集成，换

热板的最低温差接近于０。狆ｒ／狆ｓ＝１．１１８时，几乎

所有换热板间的温差都小于０，故在此压缩比下无

法实现内部能量集成。所以其最小压缩比约

为１．１９５。

（ａ）狆ｒ／狆ｓ＝１．１９５

　

（ｂ）狆ｒ／狆ｓ＝１．１１８

图１０　不同换热量及压缩比下内部能量

集成塔换热板温差分布

Ｆｉｇ．１０　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅ

ｓｔａｇｅｓｉｎｄｉｆｆｅｒｅｎｔＡＨＤａｎｄ狆ｒ／狆ｓ （ＡＨ，狇＝０．５）

　

图１１为采用换热量平均分布方式时，三种精

馏系统在不同进料热状态下的年度公用工程费用。

与苯甲苯物系的情况不同，三种系统的年度公用

工程费用随进料热状态的变化趋势各不相同。

ＣＤＩＣ的年度公用工程费用明显高于其他两种系

统，且其随进料热状态变化很小。ｉＨＩＤｉＣ的年度

公用工程费用在４种压缩比下都低于 ＶＲＣ。对

ｉＨＩＤｉＣ，压缩比越小，年度公用工程费用越低。

图１２表示以ＣＤＩＣ为基准，ＶＲＣ和ｉＨＩＤｉＣ节能

百分率的变化趋势。对ｉＨＩＤｉＣ，随狇值增大，节

能百分率逐渐增大，而ＶＲＣ则相反。与苯甲苯物
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系相比，丙烯丙烷物系ｉＨＩＤｉＣ的节能效果更好，

且优于ＶＲＣ。但ＶＲＣ的节能百分率仍接近５０％，

而ｉＨＩＤｉＣ的节能百分率最高可达８０％，最低也

接近６０％，表明物系的沸点越接近，ｉＨＩＤｉＣ的优

势越大，即ｉＨＩＤｉＣ 更适合于沸点相差较小的

物系。

图１１　不同进料条件下三种分离技术的年度公用工程费用

Ｆｉｇ．１１　Ｙｅａｒｌｙｕｔｉｌｉｔｙｃｏｓｔｏｆｔｈｒｅｅｓｙｓｔｅｍｓｕｎｄｅｒ

ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｆｅｅｄｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ（ＡＨ）

　

图１２　不同进料条件下ＶＲＣ和ｉＨＩＤｉＣ精馏方式

相对于ＣＤＩＣ传统精馏方式的节能百分率

Ｆｉｇ．１２　ＥｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｐｅｒｃｅｎｔａｇｅｏｆＶＲＣａｎｄｉＨＩＤｉＣｗｉｔｈ

ｒｅｓｐｅｃｔｔｏＣＤＩＣｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｆｅｅｄｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ（ＡＨ）

　

１．２．２　换热量分布方式的影响　图１３表示在不同

压缩比下两种不同换热量分布方式对换热板温差分

布的影响。从图中可以看出，其变化趋势与苯甲

苯物系相同。由于丙烯丙烷物系的沸点差远小于

苯甲苯物系，其温差变化相对较小。此外，压缩

比较大时，两种取热方式对塔板间温差影响较小的

性质也与苯甲苯物系一致。图１４表示了内部能量

集成精馏塔在不同换热量分布方式和进料热状态下

换热面积随压缩比的变化趋势。从图中可以看出，

与苯甲苯物系相同，换热面积随压缩比的增大而

减小。与苯甲苯物系不同的是，由于丙烯丙烷物

系的沸点差非常接近，所以在压缩比较大时，不同

进料热状态和换热量分布方式下所需的换热面积基

本一致。而当压缩比接近其最小值时，热温匹配方

式可以大幅度减小换热面积的性质与苯甲苯物系

一致。

图１３　不同压缩比及换热方式下ｉＨＩＤｉＣ

塔换热板温差分布

Ｆｉｇ．１３　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｓｔｙｌｅａｎｄ狆ｒ／狆ｓ （狇＝０．５）

　

图１４　不同换热方式及压缩比下ｉＨＩＤｉＣ塔所需换热面积

Ｆｉｇ．１４　Ｈｅａｔｔｒａｎｓｆｅｒａｒｅａｐｒｏｆｉｌｅｓｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｈｅａｔｅｘｃｈａｎｇｅｓｔｙｌｅａｎｄｈｅａｔｔｈｅｒｍａｌｃｏｎｄｉｔｉｏｎ
　

１３　不同物系对于犻犎犐犇犻犆的影响

本文对两种物系进行了研究，两物系的不同在

于其组分间的沸点差，即相对挥发度的差别。苯

甲苯物系的沸点差为３０℃，而丙烯丙烷物系的沸

点差仅为５℃。对比图３和图１０得出，由于两物

系沸点差相差比较大，苯甲苯物系换热板间的温

差明显大于丙烯丙烷物系，且苯甲苯物系换热板

间的温差沿塔段的变化更大，故丙烯丙烷物系需

要更大的传热面积来完成传热。对比节能效果，丙

烯丙烷物系的最高节能效果可达８０％，而苯甲苯

物系仅为２０％，表明ｉＨＩＤｉＣ的节能效果对于不

同物系有较大差别。

相对于传统精馏技术，热泵精馏塔和内部能量
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集成精馏塔都适合于分离相对挥发度较小的物系。

其原因在于：对于相对挥发度较小的物系，传统精

馏需要相当大的塔板数和回流比，从而使塔的操作

费和设备费巨大。而当采用热泵精馏和内部能量集

成精馏塔时，虽然增加了一定的设备投资，但由于

对塔内部的能量进行了集成，使回流比大幅度下

降，所以会很大程度地降低操作费。

相对于热泵精馏，由于内部能量集成精馏的能

量集成度更高，所以其操作费会更低，但同时也需

要提供更多的传热面积来完成传热。综合考虑设备

费用和操作费用时，由于内部能量集成精馏塔的结

构较复杂，造价高，如果分离相对挥发度不是很接

近于１的物系时，增加的设备费用可能大于减少的

操作费用；而热泵精馏塔由于其结构相对简单，虽

然操作费用大于内部能量集成精馏塔，但设备费用

较小。所以针对不同物系，需要综合考虑总费用确

定最优的精馏方案。

２　结　论

（１）压缩比对ｉＨＩＤｉＣ节能效果的影响很大，

压缩比越小，节能效果越好，但压缩比的下限为最

小压缩比。同时，压缩比小时，换热板间的温差也

小，故需要更多的换热面积，即增加设备投资，所

以需综合操作费用和设备费用对压缩比进行优化。

（２）理想内部能量集成精馏塔的年度公用工程

费用随进料热状态的增加而减小。对苯甲苯物系，

其较佳的进料热状态约为０．７５，而丙烯丙烷物系

的较佳进料热状态为１。

（３）压缩比较大时，不同换热量分布方式对内

部能量集成精馏塔的能耗和换热面积影响都不大。

而当压缩比接近其最小值时，两种换热量分布方式

的能耗相差较大，热温匹配方式可以大幅度减小换

热面积，从而减小设备投资。

（４）比较三种精馏系统 （传统精馏、热泵精

馏、内部能量集成精馏）的能量利用状况，对苯

甲苯物系，ＶＲＣ的节能效果最好，节能百分率可

达４０％。对丙烯丙烷物系，理想内部能量集成精

馏塔的节能优势明显，节能百分率可达６０％～

８０％。表明内部能量集成精馏塔更适合分离相对挥

发度接近１的物系。

致谢：本研究工作还受到教育部创新团队资助 （ＩＲＴ

０６４１）。
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