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变压精馏分离异丁醇－乙酸异丁酯
工艺模拟
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(吉林化工学院石油化工学院ꎬ吉林 吉林 １３２０２２)
摘要:基于异丁醇－乙酸异丁酯共沸体系的特性分析ꎬ提出了建立变压精馏过程分离异丁醇－乙酸异丁酯的工艺方法ꎮ 利

用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ以产品异丁醇和乙酸异丁酯质量分数为约束变量ꎬ过程能耗最低为目标函数ꎬ对该体系进行了工艺模
拟与优化ꎬ考察了理论板数、进料位置、回流进料比等参数对分离效果的影响ꎮ 结果表明最优条件为:减压塔操作压力 ２０ ｋＰａꎬ
理论塔板数 ６０ꎬ进料位置 ３０ꎬ回流比 ８􀆰 ５ꎻ常压塔操作压力 １００ ｋＰａꎬ理论塔板数 ３０ꎬ进料位置 ２２ꎬ回流比 ５ꎮ 在此条件下ꎬ得到质
量分数不低于 ０􀆰 ９９８ 的异丁醇和乙酸异丁酯产品ꎬ回收率均达到 ９９􀆰 ９％以上ꎮ
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　 　 在常温下ꎬ异丁醇( ＩＢＡ)与乙酸异丁酯( ＩＢＡＣ)
均为液体ꎬ且二者属于共沸物系[１]ꎬ采用常规精馏

方法有效地分离存在一定难度ꎮ 对于共沸物的分离

常采用共沸精馏[２－４]、萃取精馏[５－７]、加盐萃取精

馏[８－９]等方法ꎬ但这些方法必须有质量分离剂的作

用方可实现ꎬ这势必存在质量分离剂的选择困难ꎬ且
不易回收提纯、分离过程能耗大、产品纯度低等缺

点ꎮ 对于二元共沸混合物ꎬ当共沸组成随着压力变

化比较敏感时ꎬ变压精馏是分离共沸物的有效方

法[１０－１３]ꎮ 本文中通过对 ＩＢＡ－ＩＢＡＣ 共沸体系的特

性分析ꎬ建立分离 ＩＢＡＣ－ＩＢＡ 共沸物的变压精馏工

艺流程ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ在保证 ＩＢＡＣ 和 ＩＢＡ
回收纯度要求的条件下ꎬ模拟优化变压精馏工艺流

程的工艺操作参数ꎬ为 ＩＢＡ－ＩＢＡＣ 共沸物系分离提

出可行的分离工艺路线ꎬ研究结果对工业生产具有

一定指导意义ꎮ

１　 分离任务

待分离原料液处理量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度

为 ３０℃ꎬ原料液含 ４０％的 ＩＢＡＣ 和 ６０％的 ＩＢＡꎬ生产

工艺规定分离后 ＩＢＡＣ 和 ＩＢＡ 质量分数均达到

９９􀆰 ８％以上ꎮ

２　 分离流程建立

２􀆰 １　 热力学模型选择

ＩＢＡ－ＩＢＡＣ 属于非理想性物系ꎬ且二者完全互
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溶ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ选用不同热力学模

型ꎬ在常压条件下ꎬ对 ＩＢＡ－ＩＢＡＣ 二元共沸物系进行

共沸数据的计算ꎬ计算结果见表 １ꎮ 由表 １ 可见ꎬ
ＵＮＩＦＡＣ 热力学模型的计算结果与文献[１]给出的

ＩＢＡ－ ＩＢＡＣ 共沸组成数据偏差最小ꎬ因此ꎬ选用

ＵＮＩＦＡＣ 热力学模型作为该体系的过程模拟计算热

力学模型可提供可靠的理论依据ꎮ
表 １　 不同热力学模型共沸数据的计算值

热力学模型
共沸组成(质量分数)

ＩＢＡ ＩＢＡＣ
共沸温度 / ℃

Ｗｉｌｌｓｏｎ ０􀆰 ８０４９ ０􀆰 １９５１ １０７􀆰 ４５

ＵＮＩＱＵＡＣ ０􀆰 ８０７６ ０􀆰 １９２４ １０７􀆰 ４５

ＵＮＩＦＡＣ ０􀆰 ５７２９ ０􀆰 ４２７１ １０５􀆰 ４１

２􀆰 ２　 变压精馏可行性分析

表 ２ 为 ５ 个不同压力下 ＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 共沸点计

算数据ꎬ由表 ２ 可见ꎬ在考察压力条件下ꎬ ＩＢＡ 与

ＩＢＡＣ 均存在二元共沸物ꎬ且随压力的增大ꎬＩＢＡ－
ＩＡＢＣ 共沸物中 ＩＢＡＣ 的质量分数呈现明显减小趋

势ꎬ即共沸组成对压力变化非常敏感ꎮ 考察任意 ２
个压力条件下ꎬ共沸组成变化均超过 ５％ꎬ所以采用

变压精馏分离 ＩＢＡ － ＩＡＢＣ 二元共沸物是完全可

行的[１２－１３]ꎮ
表 ２　 不同压力下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸点计算数据

压力 / ｋＰａ 共沸温度 / ℃ 共沸组成(ＩＢＡＣ 质量分数)

２０ ６５􀆰 ０２ ０􀆰 ６２４８

５０ ８６􀆰 ５８ ０􀆰 ５１４６

１００ １０５􀆰 １３ ０􀆰 ４２７１

３００ １３９􀆰 ９２ ０􀆰 ２９０８

５００ １５９􀆰 １２ ０􀆰 ２３５３

２􀆰 ３　 操作压力选择

在变压精馏操作中ꎬ两塔操作压力确定是有效

实现变压精馏的关键ꎬ操作压力决定着变压精馏的

分离效果ꎬ同时ꎬ决定着分离操作的成本ꎮ 图 １ 为

ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 体系在 ２０ ~ ５００ ｋＰａ 组分沸点和共沸温

度曲线ꎮ 由图 １ 可见ꎬ随压力的增大ꎬＩＢＡ 沸点与

ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸温差越小ꎬ在 １００、５００ ｋＰａ 时ꎬ温差

分别为 ２􀆰 ２０、０􀆰 ７５℃ꎻ可见ꎬ在正压条件下精馏分离

ＩＢＡ 与 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸物比较困难ꎻ而 ＩＢＡＣ 沸点与

ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸温度差随压力的增大呈现增大趋

势ꎬ在 ２０、１００ ｋＰａ 时ꎬ温差分别为 ４􀆰 ８、１０􀆰 ８℃ꎬ可
见ꎬ在负压条件下ꎬ容易实现 ＩＢＡＣ 与 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共

沸物的精馏分离ꎮ 结合工艺过程设计要求ꎬ为降低

设备成本ꎬ在保证精馏容易操作控制的前提下ꎬ应采

用常压与减压联合操作实现 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸物的精

馏分离ꎮ 通过对图 １ 的分析ꎬ本研究操作压力应选

择 １００、２０ ｋＰａꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—ＩＡＢＣ 沸点ꎻ２—ＩＢＡ 沸点ꎻ３—二元共沸温度ꎻ

４—共沸组成(ＩＡＢＣ)

图 １　 不同压力下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 沸点和共沸点

２􀆰 ４　 分离序列建立

对给定组成的 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 混合物建立减压－常
压变压精馏工艺流程ꎬ见图 ２ꎮ 该工艺流程由 ２ 个

操作压力不同的精馏塔组成ꎬ即减压塔(Ｔ０１０１)和

常压塔(Ｔ０１０２)ꎮ 原料混合物 Ｆ 首先进入 Ｔ０１０１ꎬ塔
顶蒸出减压条件下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 的共沸物 Ｄ１ꎬ塔底得

到高纯度 ＩＢＡ 产品 Ｗ１ꎻ来自 Ｔ０１０１ 的共沸物 Ｄ１ 在

Ｔ０１０２ 继续精馏ꎬ塔顶蒸出常压条件下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ
的共沸物 Ｄ２ꎬ该共沸物返回 Ｔ０１０１ 与原料混合物 Ｆ
混合后进入 Ｔ０１０１ 继续精馏ꎬ通过调节 Ｄ２ 流量、两
塔操作参数和塔釜采出量等参数ꎬ塔底得到高纯度

ＩＢＡＣ 产品 Ｗ２ꎮ

图 ２　 变压精馏工艺流程
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３　 模拟计算

首先ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件 ＤＳＴＷＵ 模型ꎬ完成

给定任务下 Ｔ０１０１ 和 Ｔ０１０２ 的简捷计算ꎮ 然后ꎬ以
简捷计算得到的理论板数、最小回流比和适宜进料

位置等参数为基础数据ꎬ采用 ＲａｄＦｒａｃ 模型、Ｄｅｓｉｇｎ
Ｓｐｅｃｓ 完成 Ｔ０１０１ 和 Ｔ０１０２ 核算ꎬ以保证产品达到生

产工艺分离要求ꎮ 最后ꎬ采用 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 灵敏度分析

工具ꎬ以 ＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 的纯度为约束变量ꎬ过程能耗

最低为目标函数ꎬ完成各精馏塔工艺参数的优化ꎮ
在给定分离任务下ꎬ本文中详细对减压塔进行模拟

优化与分析ꎮ

４　 结果与讨论

４􀆰 １　 理论板数对产品质量的影响

图 ３ 为理论板数与产品质量和再沸器热负荷的

关系曲线ꎬ由图 ３ 可见ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 产品质量分数

随理论板数增加而增大ꎮ 但当理论板数增至 ６０ 块

时ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 质量分数分别达到 ０􀆰 ９９８ ５、０􀆰 ９９９ ２ꎬ
但随理论板数的继续增加ꎬ２ 产品的质量分数虽呈

继续增加趋势ꎬ但增加幅度很小ꎬ同时ꎬ随着理论板

数的增加ꎬ再沸器热负荷降低幅度也很小ꎮ 在保证

产品质量的条件下ꎬ综合考虑操作费用和设备投资ꎬ
理论塔板数选择 ６０ 块为宜ꎮ

１—产品 ＩＢＡꎻ２—产品 ＩＢＡＣꎻ２—再沸器热负荷

图 ３　 理论板数对分离效果的影响

４􀆰 ２　 进料位置对产品质量的影响

图 ４ 为进料位置与产品质量和再沸器热负荷的

关系曲线ꎬ由图 ４ 可见ꎬ进料位置对 ＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 产

品质量分数有很大的影响ꎮ 当进料位置在 ２６ ~ ３４
块板时ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 质量分数分别达到 ０􀆰 ９９８ ６、
０􀆰 ９９９ ３ꎬ随进料位置的下移ꎬ２ 产品的质量分数呈下

降趋势ꎬ当进料位置下移至 ４０ 以下时ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ
质量分数明显下降ꎬ同时ꎬ再沸器热负荷呈增大趋

势ꎮ 在保证产品质量的条件下ꎬ综合考虑操作费用ꎬ
进料位置选择在 ２６~３４ 块板为宜ꎬ本研究计算取 ３０
块板ꎮ

１—产品 ＩＢＡꎻ２—产品 ＩＢＡＣꎻ２—再沸器热负荷

图 ４　 进料位置对分离效果的影响

４􀆰 ３　 回流比对产品质量的影响

图 ５ 为回流比与产品质量和再沸器热负荷的关

系曲线ꎬ由图 ５ 可见ꎬ随回流比的增大ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ
产品质量分数和热负荷均呈逐渐增大趋势ꎮ 当回流

比在 ７􀆰 ５~９􀆰 ０ 时ꎬＩＢＡ 和 ＩＢＡＣ 质量分数分别达到

０􀆰 ９９８ ６、０􀆰 ９９９ ３ꎬ但随回流比的继续增大ꎬ２ 产品质

量分数增加幅度不大ꎬ而再沸器热负荷呈现增大趋

势ꎮ 在保证产品质量的条件下ꎬ综合考虑操作费用ꎬ
回流比选择在 ７􀆰 ５~９􀆰 ０ 为宜ꎬ本研究计算取 ８􀆰 ５ꎮ

１—产品 ＩＢＡꎻ２—产品 ＩＢＡＣꎻ２—再沸器热负荷

图 ５　 回流比对分离效果的影响

４􀆰 ４　 优化工艺参数

采用前述方法对图 ２ 所示工艺流程中 Ｔ０１０２ 进

行工艺参数的模拟分析ꎬ得到优化工艺参数见表 ３ꎮ
表 ３　 模拟优化参数

精馏塔 操作压力 / ｋＰａ 理论板数 进料位置 回流比

Ｔ０１０１ ２０ ６０ ３０ ８􀆰 ５

Ｔ０１０２ １００ ３０ ２２ ５

在表 ３ 优化工艺参数下ꎬＴ０１０１ 和 Ｔ０１０２ 塔内

组分液相组成分布见图 ６ꎮ 由图 ６ 可见ꎬ在 Ｔ０１０１
塔内ꎬ从塔顶到塔底产品 ＩＢＡ 的组成呈逐渐升高趋

势ꎬ至塔釜近似达到 ０􀆰 ９９９ꎬ而 ＩＢＡＣ 的组成呈逐渐

降低趋势ꎬ至塔釜近似为 ０ꎬ在 Ｔ０１０１ 塔顶蒸出近似

２０ ｋＰａ 条件下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 的共沸物ꎮ 在 Ｔ０１０２ 塔

内ꎬ从塔顶到塔底产品 ＩＢＡＣ 的组成呈逐渐升高趋

势ꎬ至塔釜近似达到 ０􀆰 ９９９ꎬ而 ＩＢＡ 的组成呈逐渐降
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低趋势ꎬ至塔釜近似为 ０ꎬ在 Ｔ０１０２ 塔顶蒸出近似

１００ ｋＰａ 条件下 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 的共沸物ꎮ 由此可见ꎬ
ＩＢＡＣ 与 ＩＢＡ 在两塔内的组成分布特征进一步证实

了采用变压精馏工艺完全可以实现 ＩＢＡＣ 与 ＩＢＡ 共

沸物的有效分离ꎮ

１—Ｔ０１０１ ＩＢＡＣꎻ２—Ｔ０１０１ ＩＢＡꎻ３—Ｔ０１０２ ＩＢＡＣꎻ４—Ｔ０１０２ ＩＢＡ

图 ６　 塔内组分液相组成分布

５　 结论

(１)通过对 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸物系与压力关系的

特性分析ꎬ在给定分离任务下ꎬ建立有效分离 ＩＢＡ－
ＩＡＢＣ 共沸物的减压－常压的变压精馏工艺流程ꎮ

(２)应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ以产品 ＩＢＡ 和

ＩＡＢＣ 质量分数为约束变量ꎬ过程能耗最低为目标函

数ꎬ对分离 ＩＢＡ－ＩＡＢＣ 共沸物的变压精馏工艺流程

进行模拟分析与优化ꎬ得到优化操作参数ꎮ 在此条

件下ꎬ可得到质量分数不低于 ０􀆰 ９９８ 的 ＩＢＡＣ 和 ＩＢＡ
产品ꎬ且二者回收率均达到 ９９􀆰 ９％ 以上ꎬ实现了

ＩＢＡＣ－ＩＢＡ 共沸物的高纯度分离ꎮ 研究结果可为共

沸物分离的工艺设计提供理论依据ꎮ
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浙江力普“卧式粉碎分级一体机”获国家专利

　 　 日前ꎬ国家高新技术企业、中国粉碎技术领航者浙江

力普粉碎设备有限公司研发的“一种卧式粉碎分级一体

机”获得国家专利(专利号:ＺＬ２０１６２０９９６０５８.０)ꎮ 该实用

新型专利能一步完成粉碎和分级的工艺ꎬ且采用卧式分级

轮设计ꎬ增大了分级室的空间ꎬ从而提高了分级的精度ꎬ使
生产成本降低、产品细度质量增加ꎮ

据力普公司技术人员介绍ꎬ现有的粉碎分级一体机ꎬ虽
然实现了粉碎和分级的整合ꎬ但分级轮为立式结构ꎬ竖直放

置于粉碎盘上方ꎬ由于分级空间狭小受粉碎气流影响大ꎬ造
成分级精度不理想ꎬ粗粉含量过多造成产品质量不合格ꎮ
针对这种缺陷ꎬ该公司科研人员进行了一系列的技术改进:
在粉碎机上部设有卧式涡轮分级机ꎬ将卧式涡轮分级机包

括分级箱体、分级室、分级轮、出料口和分级电机ꎬ分级箱体

与粉碎机的上箱体连通ꎬ分级轮采用卧式结构ꎻ立轴式粉碎

机包括竖向设置的粉碎轴承总成、与粉碎轴承总成的一端

连接的粉碎电机以及固定于粉碎轴承总成的另一端的粉碎

转子件ꎬ进料口设置于上箱体的侧壁上ꎻ分级电机采用高精

度涡轮分级电机ꎻ出料口横向设置并与分级室连通ꎻ进而一

步完成粉碎和分级的工序ꎬ提高分级精度、降低能耗ꎮ
浙江力普立足自身拥有的粉碎设备特色技术领域优

势ꎬ以专利特色技术构建产品链ꎬ积极打造粉碎设备行业

名牌产品ꎬ开发出行业领先、拥有 ２０ 多项国家专利的系列

高新产品如纳米碳酸钙分散粉碎生产线ꎬ石墨粉碎球形化

成套设备ꎬ黄原胶、瓜尔胶精细粉碎以及精制棉制备纤维

素醚的粉碎加工技术设备等ꎬ以特色优势专利产品成功抢

占粉碎设备高端市场ꎻ“力普高科”牌粉碎设备获评绍兴

名牌产品ꎬ跻身成为我国粉碎设备行业屈指可数的名牌产

品之一ꎮ 目前ꎬ浙江力普已成为国内知名的专业生产各类

超细粉碎、精细分级成套粉体设备的国家高新技术企业、
浙江省优秀创新型企业ꎮ (丁文)
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