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摘　要 : 用三次样条插值法处理实沸点蒸馏数据 ,所得二阶光滑曲线用于描述实沸点蒸馏曲线。结合实组分物性

数据库 ,根据实沸点蒸馏曲线确定原油的组分和组成。对实组分体系运用常见状态方程描述过程热力学性质 ,并

按照新的动态模型求解策略 ,实现了常减压蒸馏过程的实时动态模拟。
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　　常减压蒸馏装置是原油深加工的基础装置。其

生产过程的模拟优化一直是人们研究的重要课题。

在运用流程模拟技术对常减压蒸馏过程进行数学模

拟时 ,确定原油的确切组成是一个关键环节。一般

采用假多元组分法确定原油的组成 ,其出发点是根

据原油或油品的实沸点蒸馏数据 ,将复杂的原油或

成品油切割成若干窄馏分 ,其组分的性质按窄馏分

的平均性质进行计算。此办法在解决常减压蒸馏过

程模拟问题时存在一些缺陷[1 ]。本文选用了实组

分切割法 ,该法的思路是将实沸点蒸馏数据利用三

次样条插值法处理 ,得到一个二阶光滑曲线 ,此曲线

反映了沸点温度和组成的对应关系 ,然后利用含有

数百种原油实组分的数据库 ,选择合理的实组分体

系 ,用实组分沸点数据切割实沸点蒸馏曲线 ,找出与

之相对应的实组分馏出体积分数 ,再将实组分馏出

体积分数数据换算为实组分摩尔分数 ,最终确定了

用于过程模拟的原油的组分和组成。反之 ,由实组

分摩尔组成亦可作出对应的实沸点蒸馏曲线。选用

实组分切割法可以较客观地处理复杂石油馏分 ,使

常减压蒸馏过程模拟结果更逼近于真实数据 ,也更

有利于多套炼油装置的联合全流程模拟。

1　选定组分的方法

原油是复杂烃类的混合物 ,所含组分很多 ,而且

往往含有某些非烃组分 ,测定其准确组成极为困难。

早期对原油汽液平衡计算一般采用经验方法 ,主要

是利用三种蒸馏曲线图 (恩氏蒸馏曲线图、实沸点蒸

馏曲线图和平衡气化蒸馏曲线图)之间的关系 ,得出

原油的泡点、露点以及一系列平衡气化温度与馏出

体积分数之间的关系。有了平衡气化蒸馏数据 ,有

关的工艺计算就能进行。但由于这些图表有一定的

局限性 ,工艺计算结果不够准确[2 ]。

在石油馏分体系的过程模拟领域 ,通常沿用虚

拟组分法来处理密度、焓、逸度、粘度、导热系数等性

质计算的问题。虚组分切割法是把原油的实沸点蒸

馏曲线分割为有限个窄馏分 , 每个窄馏分当作纯组

分来处理 ,以窄馏分的平均性质计算而得到该组分

的性质。严格地说 ,每个窄馏分的平均性质 ,在纵坐

标上的位置应按图解积分来确定。但当窄馏分宽度

足够窄 ,在其沸程内的蒸馏曲线接近直线时可取该

窄馏分的中沸点。该法在解决蒸馏过程模拟问题时

起到了很大作用。但虚组分是客观上并不存在的组

分 ,无论所选馏分怎样窄 ,都难与实际组分相对应。

其相对分子质量、蒸气压等物性关联式来自经验 ,适

用范围窄、外推性欠佳 ,出现重大误差的可能性大。

实组分切割法能较好地反映石油馏分组成和性

质。实沸点蒸馏要求使用比工业生产装置分离能力

高的设备进行蒸馏 ,可按每馏出 3 % (体积分数)或

每隔 10 ℃取一个馏分 ,得到馏出温度与馏出量关系

数据。所得到的实沸点蒸馏数据是一系列离散的

点 ,为了把这些点联成光滑曲线 ,采用了插值函数法

来处理这些数据。通过比较多项式插值和样条函数

插值发现 ,当节点较多时 ,拉格朗日多项式对被插值

函数的逼近较差 ,特别是边界点附近波动较大 ;而用



样条函数插值法则能避免这些问题 ,使曲线具有较

好的连续性、光滑性[3 ]。

用三次插值样条函数法对所得的实沸点蒸馏数

据进行处理 ,可得到一个二阶光滑的分段三次多项

式。这个多项式表达了一个光滑连续的实沸点蒸馏

曲线 , 因此可以利用实组分数据库中的沸点值找到

与之相对应的体积分数。利用构造出的实沸点蒸馏

曲线 ,并根据原油的实际情况 ,大约 20～30 ℃选择

一种实组分作为石油馏分 ,进行组分切割 ,选择的实

组分主要是正构烷烃和常见芳烃。所做大量数值试

验证明 ,不考虑异构等复杂分子作为实组分不至造

成明显误差 ,这与文献[4 ]的结论一致。

2　过程数学模拟

211　动态数学模型

在实际中应用的模型通常在计算时忽略气相滞

料量[5 ] ,不由气相计算各板的实际压力。这些假设

简化了计算 ,但导致模拟结果与实测结果吻合不好。

用于控制方案设计时 ,响应曲线与实际相差较大 ,不

能满足实际要求。而有些模型[6 ]计算过于复杂 ,且

依赖参数过多 ,不能满足工业过程仿真实时、在线的

要求。针对以上问题 ,设计了一种新的动态模型求

解策略 ,对每一级塔板进行闪蒸计算 ,求出每级塔板

的压力和滞料量 ,再由水力学计算解出塔内的气液

相流量。实际计算表明该模型能较好地解决上述问

题。因此根据塔板物理模型 ,可写出相应的动态模

拟数学方程[7 ]。

其物料平衡方程为 :

d U i , j

d t
= qF , j z i , j + qL , j - 1 x i , j - 1 + qj + 1 y i , j + 1 -

( qL , j + qS , j) x i , j - ( qj + qG , j) y i , j

热量平衡方程为 :

d( U j H
t
j)

d t
= qF, j HF, j + qL , j - 1 hj - 1 + qj + 1 Hj + 1 -

( qL , j + qS , j) hj - ( qj + qG , j) Hj - Qj

组分摩尔分数归一方程 :

∑
c

i = 1

x i , j = ∑
c

i = 1

y i , j = 110

压力为温度、容积、气相滞料量的函数 :

Pj = P( T j , V T , U V
j )

2 . 2　模型求解

对动态模型的计算采用了“跟踪逼近技术”[7 ] ,

即采用具有物理意义的逸度和焓简化模型逼近严格

模型 ,求解时交替使用严格模型和简化模型 ,简化模

型在必要时由严格模型校正其参数 ,并且收敛于严

格模型。

实际求解过程为 :在积分计算和迭代计算时使

用解析性好的简化模型计算相平衡和焓、比热 ,模型

其它部分仍为严格模型 ,故可采用高阶收敛方法 ,克

服数值误差 ,极大提高计算速度 ;在完成一个或数个

完整循环后 ,再按一定准则调用严格模型进行判敛

并更新简化模型参数。因显著减少了调用严格模型

的次数 ,可大大加快运算速度。数值实验表明 ,因积

分时间 d t (015 s)很小 ,简化模型参数的变化远远小

于模型误差、截断误差和舍入误差 ,故由此所得积分

曲线与全部使用严格模型所得积分曲线几乎没有差

别。在整个积分过程中 ,简化模型动态地逼近、收敛

于严格模型 ,并可使计算效率提高 10 倍至数十倍 ,

达到超实时的模拟速度。

3　模拟计算结果

常减压蒸馏装置模拟软件的开发以机理模型为

基础 ,采用统一的基础物性数据 ,通过有效的数值计

算策略求解了由质量衡算、能量衡算、相平衡、流动、

压力平衡等方程构成的微分 - 代数方程组 ,使数学

模型的计算精度与计算速度得到了很好的统一。精

馏塔及各侧线的模拟结果见表 1、表 2及图 1。

　　表 1为精馏塔主要参数对比值。表 2根据动态

模拟的结果 ,将各侧线油计算结果的实组分组成转

化为实沸点蒸馏数据 ,并与实际运行结果比较。

表 1　实测数据与模拟数据的对比

Table 1　Comparison between actual and calculated values

设备
实测数据 动态模拟数据 (运行至稳态)

t/ ℃ p/ MPa qm/ (t·h - 1) qv/ (m3·h - 1) t/ ℃ p/ MPa qm/ (t·h - 1) qv/ (m3·h - 1)

初馏塔顶 10014 0105 1 76811 — 10115 0105 1 75512 —

初馏塔底 19513 1123 — 67319 19618 1123 — 66511

常压塔顶 10412 0104 2916 — 10518 0104 2817 —

常压塔底 34911 111　 — 34912 35813 111　 — 33211

减压塔顶 8718 - 01093 6 5011 — 9312 - 01094 8 4812 —
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　　由表 1、表 2 和图 1 可以看出 ,运用“实组分切

割法”处理了石油馏分 ,对常减压蒸馏过程实现了全

表 2　实沸点蒸馏曲线数据实测值与计算值比较

Table 2　Comparison between the actual and calculated

values of true boiling curve

φ(实沸点

蒸馏) / %

常一线对应温度 t 1/ ℃ 常二线对应温度 t 2/ ℃

实测 计算 误差/ % 实测 计算 误差/ %

0 10514 101. 3 410 16115 15518 315

5 14412 137. 3 418 21213 20517 311

10 15416 152. 7 113 22617 22113 214

30 17317 17011 211 25115 25611 118

50 18711 176. 7 516 26911 25715 413

70 20314 19511 412 28919 27811 411

90 22212 21513 311 31417 30311 317

95 23114 224. 7 217 32419 31515 219

100 24115 23011 418 34015 32612 412

图 1　实沸点蒸馏曲线图

Fig11　True boiling curve

流程的实时动态模拟 ,其误差基本上控制在 5 %以

内 ,完全满足工业装置实时动态模拟的要求。其误

差的产生主要有以下几个原因 :首先石油的组成比

较复杂 ,原始实沸点蒸馏数据存在一定误差 ;切割实

沸点曲线时选择了 43个实组分 ,虽原油中确实存在

这些组分 ,但这 43个组分仍不能完全代表原油的组

成 ;在常减压蒸馏过程模拟时选择不同的状态方程 ,

也会得出不同的结果 ,本文选择了 SR K方程 ,如选

PR方程或 Lee2Kesler 方程则结果会略有不同 ,而

SR K方程计算速度略快 ;从上述图表中可以发现减

压塔的模拟比常压塔的模拟误差大 ,这主要是因为

汽液平衡中的相平衡常数与温度和压力关系较为密

切 ,而减压塔的温度和压力跨度较大 ,故相平衡常数

的计算误差也较大。

4　结束语

从模拟结果可见 ,利用实组分切割法确定原油

的组分及组成 ,并做出以机理模型为基础的精馏塔

模型 ,结合常用的状态方程描述原油炼制过程体系

的组成与热力学性质是可靠易行的。如运用跟踪逼

近法 ,则可大大提高计算速度 ,满足实时动态计算的

需要。该方法的使用 ,对开发炼油装置过程模拟系

统 ,有较高应用价值。

符 号 说 明
qF———进料摩尔流量 ,kmol/ h

U ———持气量或持液量 ,kmol

Q ———对塔板的加热量 ,kJ / h

H———体系的焓 ,J / mol

qL ———溢流摩尔流量 ,kmol/ h

q———上升蒸汽摩尔流量 ,kmol/ h

qS———液相侧线采出摩尔流量 ,kmol/ h

qG———气相侧线采出摩尔流量 ,kmol/ h

x ———液相摩尔分数

y———气相摩尔分数

z ———进料摩尔分数

t ———时间 ,h

下角标

i———组分

j———塔板
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规范和不准确的 ,与实际壳聚糖脱乙酰化程度相差

较大。将壳聚糖中氨基质量分数或自由氨基质量分

数代入本文拟合的方程 ,计算出壳聚糖脱乙酰度 ,能

准确反映出壳聚糖的实际脱乙酰化程度。
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The calculation of deacetylating degree of chitosan

WAN G Zhi2hua　HUAN G Yu2li
(College of Materials Science and Engineering , Beijng University Chemical Technology , Beijng 100029 , China)

Abstract: The formulae of the deacetylating degree of chitosan are given by : y = 2031195 x / (161022 62 +

01420 37 x) , y = 201202 1 x / (161022 62 + 01041 794 x ) (theoretical equations) ; y = 01015 53 + 121645 34 x -

01314 47 x 2 + 01005 46 x 3 , y = 01015 53 + 11257 22 x - 01003 11 x 2 + 51362 65×10 - 6 x 3 (fit equations) ,where

y is degree of deacetylation , and x is mass fraction of amino in the first equation or percent of f ree amino of chi2
tosan in the second . The coefficient of determination is 1 and standard deviation is 01006 63. The calculated

value of degree of deacetylation reflects the deacetylating degree of chitosan molecular accurately.

Key words : chitin ; chitosan ; deacetylating degree of chitosan
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The simulation and application of crude distillation process

L I Dan2jie1) 　WAN G Jian2hong2) 　FAN G Gang2)

( 1) China Petroleum & Chemical Corporation ,Beijing 100029 ; 2) College of Chemical Engineering , Beijing University of

Chemical Technology ,Beijing 100029 , China)

Abstract : A segment t ri2polynomial which is a continuous and smooth curve can be derived by processing the fig2
ures of t rue boiling points with tri2sample trial and error. From the curve , a composition and its components can

be figured out through existing physics database. Equation of State are used to compute equilibrium coefficients.

This model accomplishes the simulation of crude distillation process in a relative complicated system by means of

t rue component cutting methodology.

Key words : crude distillation process ; t rue component cutting ; dynamic model
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