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摘要:首次提出醋酸仲丁酯水解制备仲丁醇的催化精馏新工艺ꎮ 采用化工模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对醋酸仲丁酯水解的催化

精馏工艺进行模拟计算ꎬ并考察了理论板数等条件对醋酸仲丁酯转化率以及产品质量分数的影响ꎬ得到反应流程的优化结果ꎬ
精馏段、反应段、提馏段理论板数分别为 １４、２１、２ꎬ进料水酯摩尔比为 ６ ∶１ꎮ 醋酸仲丁酯的转化率达到 ９６􀆰 ８７％ꎬ塔顶仲丁醇质量
分数为 ７１􀆰 ８５％ꎬ精制后得到质量分数为 ９９􀆰 ００％的仲丁醇产品ꎬ醋酸和水的含量均达到工业标准ꎮ

关键词:醋酸仲丁酯ꎻ催化精馏ꎻ仲丁醇ꎻ过程模拟
中图分类号:ＴＱ０３１.２　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１７)１２－０１９３－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１７.１２.０４７　

Ｐｒｏｃｅｓｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｆｏｒ
ｈｙｄｒｏｌｙｓｉｓ ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅ

ＬＩ Ｂａｉ￣ｃｈｕｎ∗ꎬ ＨＡＮ Ｘｕｅ￣ｐｉｎｇ
(Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｈｅｂｅｉ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｔｉａｎｊｉｎ ３００１３０ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ａ ｎｅｗ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｌｃｏｈｏｌ ｔｈｒｏｕｇｈ ｈｙｄｒｏｌｙｓｉｓ ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ
ａｃｅｔａｔｅ ｉｓ ｐｒｏｐｏｓｅｄ ｆｏｒ ｔｈｅ ｆｉｒｓｔ ｔｉｍｅ.Ｔｈｅ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｏｆｔｗａｒｅ ｉｓ ｕｓｅｄ ｔｏ ｓｉｍｕｌａｔｅ ｔｈｅ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｏｆ ｓｅｃ￣
ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ｈｙｄｒｏｌｙｓｉｓ.Ｔｈｅ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅｓ ｏｆ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｓｕｃｈ ａｓ ｔｈｅ ｎｕｍｂｅｒ ｏｆ ｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌ ｐｌａｔｅｓ ｏｎ ｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｒａｔｅ ｏｆ
ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ａｎｄ ｔｈｅ ｍａｓｓ ｐｕｒｉｔｙ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｔ ａｒｅ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｅｄ.Ｔｈｅ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｆｏｒ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ａｒｅ ｏｂｔａｉｎｅｄ
ａｓ ｆｏｌｌｏｗｓ: ｔｈｅ ｎｕｍｂｅｒｓ ｏｆ ｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌ ｐｌａｔｅｓ ｉｎ ｔｈｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎꎬ ｒｅａｃｔｉｏｎ ａｎｄ ｓｔｒｉｐｐｉｎｇ ｓｅｃｔｉｏｎｓ ａｒｅ １４ꎬ ２１ ａｎｄ ２
ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙꎻｔｈｅ ｍｏｌａｒ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｗａｔｅｒ ｔｏ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ｉｎ ｆｅｅｄｓｔｏｃｋ ｉｓ ６ ∶１.Ｕｎｄｅｒ ｔｈｅ ｏｐｔｉｍａｌ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓꎬｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ
ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ｒｅａｃｈｅｓ ９６􀆰 ８７％ꎬｔｈｅ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｌｃｏｈｏｌ ｆｒｏｍ ｔｈｅ ｔｏｐ ｏｆ ｃｏｌｕｍｎ ｒｅａｃｈｅｓ ７１􀆰 ８５％.Ｔｈｅ
ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｌｃｏｈｏｌ ｐｒｏｄｕｃｔ ｒｅａｃｈｅｓ ９９􀆰 ００％ ａｆｔｅｒ ｆｕｒｔｈｅｒ ｆａｂｒｉｃａｔｉｏｎ.Ｔｈｅ ｃｏｎｔｅｎｔｓ ｏｆ ａｃｅｔｉｃ ａｃｉｄ ａｎｄ ｗａｔｅｒ
ｉｎ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔ ｂｏｔｈ ｍｅｅｔ ｔｈｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｔａｎｄａｒｄ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｃｅｔａｔｅꎻ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎꎻ ｓｅｃ￣ｂｕｔｙｌ ａｌｃｏｈｏｌꎻ ｐｒｏｃｅｓｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

　 收稿日期:２０１７－０５－０８ꎻ修回日期:２０１７－１０－１６
　 作者简介:李柏春(１９６３－)ꎬ男ꎬ教授ꎬ研究方向为传质与分离ꎬ通讯联系人ꎬ０２２－２６５６４４７５ꎬｃｔｓｔｌｂｃ＠ １６３.ｃｏｍꎮ

　 　 仲丁醇(ＳＢＡ)是重要的有机化工原料ꎬ用途广

泛[１]ꎮ 仲丁醇具有良好的溶解性能ꎬ具有高辛烷值

和高能量ꎬ可与甲醇共溶作为提高汽油辛烷值的组

分[２]ꎻ仲丁醇还用于生产脱漆剂、香料等ꎻ大约 ９０％
的仲丁醇用于甲乙酮的合成ꎮ 甲乙酮(ＭＥＫ)是一

种优良的化工原料ꎬ具有广阔的发展前景[３－５]ꎬ因而

对原材料仲丁醇的需求量也日渐增大ꎮ 目前仲丁醇

的合成方法分为间接水合法和直接水合法等[６－１０]ꎬ
但是大都存在腐蚀设备或者反应条件苛刻等不足ꎮ

工业醋酸仲丁酯(ＳＢＡＣ)是由炼油装置副产 Ｃ４

组分中的正丁烯与醋酸反应生成ꎬ廉价易得ꎮ 本文

中首次提出采用催化精馏技术ꎬ以醋酸仲丁酯为原

材料ꎬ经水解反应制备仲丁醇的新方法ꎮ 催化精馏

水解工艺条件温和ꎬ过程简单ꎬ原料廉价ꎬ是具有研

究意义的工艺路线[１１－１２]ꎮ
本文中在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中对醋酸仲丁酯的水

解过程进行模拟计算[１３]ꎮ 依据物系选取合适模拟

流程ꎬ分别考察理论板数、进料位置和水酯摩尔比等

因素对水解效果的影响ꎬ并得到较优的模拟条件ꎬ为

后续催化精馏实验提供初始数据ꎮ

１　 模拟流程的建立

催化精馏塔内是醋酸仲丁酯－仲丁醇－醋酸－水
四元混合物系ꎬ物系的共沸情况如表 １ 所示ꎮ

表 １　 ＳＢＡＣ(１)－ＳＢＡ(２)－Ｈ２Ｏ(３)的共沸数据

　 　 物系 温度 / ℃ 组成质量分数 / ％
(１)－(２)－(３) ８６􀆰 ０ ３２ ∶４５ ∶２３
(１)－(３) ８７􀆰 ４５ ８０􀆰 ５ ∶１９􀆰 ５
(２)－(３) ８８􀆰 ５ ７２ ∶２８
(１)－(２) ９９􀆰 ６ １３􀆰 ７ ∶８６􀆰 ３

由表 １ 可知醋酸仲丁酯、仲丁醇和水在塔内形

成最低共沸点的共沸物ꎬ塔内未反应完全的醋酸仲

丁酯以共沸物形式进入塔顶ꎬ不利于后续分离ꎮ
表 ２ 列出物系内的相互溶解度情况ꎮ

表 ２　 ２０℃时溶解度数据

溶解体系 (１)在(２)中 (２)在(１)中
Ｈ２Ｏ(１)－ＳＢＡ(２) ４４􀆰 １％ １２􀆰 ５％
ＳＢＡＣ(１)－Ｈ２Ｏ(２) ０􀆰 ６２％ １􀆰 ６５％
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　 　 由表 ２ 中数据可以看出水与醋酸仲丁酯基本不

互溶ꎬ水层中溶解有少量的仲丁醇以及微量的醋酸

仲丁酯ꎬ由于水是反应物ꎬ因此塔顶分层后选择水相

全回流ꎮ 图 １ 是仲丁醇和水的 Ｙ－Ｘ 图ꎬ水与仲丁醇

形成低沸点共沸物ꎬ并且共沸组成很容易达到ꎬ１ 个

理论级就可以实现质量分数大幅度的增加ꎬ醇相回

流不会产生明显影响ꎬ反而增加塔顶、塔釜的能耗ꎬ
因此选择醇相不回流ꎮ

图 １　 仲丁醇－水的气液平衡相图

根据以上分析ꎬ建立如图 ２ 所示的模拟流程ꎮ
水(Ｈ２Ｏ)和醋酸仲丁酯(Ｃ６)２ 股进料ꎬ塔顶馏出物

(ＯＶ)经外置冷凝器(Ｈ１)冷凝后在分相器(Ｄ１)分
层ꎬ水相 ( ＣＹＣＬＥ) 由精馏塔塔顶全部回流ꎬ醇相

(ＯＶ－ＰＲＯ)采出为塔顶产品ꎬ塔釜得到产品(ＢＯＴ－
ＰＲＯ)ꎮ

图 ２　 醋酸仲丁酯水解的催化精馏工艺流程

２　 模拟结果与讨论

２􀆰 １　 初步模拟结果

预设水酯摩尔比为 １０ ∶１ꎬ全塔理论板数 １１(包
括塔顶冷凝器和塔釜再沸器)ꎬ第 ５ 块板到第 ９ 块板

之间为反应段ꎬ去离子水和醋酸仲丁酯分别在反应

段顶部与底部进料ꎬ初步模拟结果如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 初步模拟结果 ％

ＢＯＴ－ＰＲＯ 质量分数 ＯＶ－ＰＲＯ 质量分数

ＳＢＡＣ ２􀆰 ３×１０－３ ４７􀆰 ３５
ＳＢＡ ３􀆰 ５×１０－３ ４０􀆰 ７４
ＨＡＣ １７􀆰 ８９ ０􀆰 １５
Ｈ２Ｏ ８２􀆰 １１ １１􀆰 ７６

表 ４ 中列出工业仲丁醇的技术指标ꎬ降低塔顶

产品中醋酸质量分数是塔顶优化的主要衡量标准ꎬ

同时为了使塔釜醋酸后续分离简单节能ꎬ应增大塔

釜醋酸质量分数ꎬ降低仲丁醇的质量分数ꎮ
表 ４　 工业用仲丁醇的技术指标 ％

项目 仲丁醇质量分数 水质量分数 酸度(醋酸)质量分数

质量指标 ≥９９ ≤０􀆰 ５ ≤０􀆰 ００２

２􀆰 ２　 精馏段理论板数的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ考察精馏段板数对

塔顶产品中醋酸质量分数的影响ꎬ结果如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 精馏段板数对塔顶醋酸质量分数的影响

由图 ３ 中可以看出ꎬ随着精馏段板数的增加ꎬ塔
顶产品中醋酸质量分数降低ꎮ 当精馏段理论板数达

到 １４ 块时ꎬ塔顶产品中醋酸质量分数低于 ０􀆰 ００２％ꎬ
达到工业要求ꎮ 因此精馏段理论板数确定为 １４ 块ꎮ
２􀆰 ３　 反应段理论板数的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ考察反应段板数的

影响ꎬ结果如图 ４、图 ５ 所示ꎮ

图 ４　 反应段板数对 ＳＢＡＣ 转化率的影响

１—ＳＢＡꎻ２—ＨＡＣ

图 ５　 反应段板数对产品组成的影响

从图中可以看出ꎬ随着反应段理论板数的增加ꎬ
醋酸仲丁酯的转化率增加ꎬ塔顶仲丁醇质量分数上

升ꎬ塔釜醋酸质量分数上升ꎮ 当反应段理论板数达

到 ２１ 块时ꎬ醋酸仲丁酯的转化率、仲丁醇以及醋酸

的质量分数增长率均低于 ０􀆰 ５％ꎮ 继续增加反应段
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理论板数ꎬ对于产品质量分数增加的效果不明显ꎬ增
加设备费用ꎬ因此确定反应段板数为 ２１ꎮ
２􀆰 ４　 提馏段理论板数的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ得到塔釜仲丁醇质

量分数随提馏段理论板数增加的变化ꎬ如图 ６ 所示ꎮ

图 ６　 提馏段板数对塔釜仲丁醇质量分数的影响

从图 ６ 中可以看出ꎬ随着提馏段理论板数的增

加ꎬ塔釜仲丁醇质量分数降低ꎮ 当提馏段理论板数

为 ２ 块时ꎬ仲丁醇质量分数降至 ０􀆰 ０１％ꎮ 之后随着

提馏段理论板数的增加ꎬ仲丁醇质量分数基本不再

变化ꎬ综合考虑提馏段理论板数确定为 ２ꎮ
２􀆰 ５　 水进料位置的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ考察水的进料位置

对塔顶醋酸质量分数的影响ꎬ结果如图 ７ 所示ꎮ

图 ７　 水进料位置对塔顶醋酸质量分数的影响

从图 ７ 可以看出ꎬ水进料位置从反应段顶部下

移的过程中ꎬ塔顶醋酸的质量分数上升ꎮ 这是因为

随着水进料位置的下移ꎬ不能有效将生成的醋酸萃

取下来ꎬ醋酸进入塔顶ꎮ 当水从反应段顶部进料时ꎬ
塔顶醋酸的质量分数满足低于 ０􀆰 ００２％ꎮ 综合以上

水从反应段顶部(即第 １５ 块理论板处)进料最佳ꎮ
２􀆰 ６　 醋酸仲丁酯进料位置的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ考察醋酸仲丁酯的

进料位置的影响ꎬ结果如图 ８、图 ９ 所示ꎮ

图 ８　 醋酸仲丁酯进料位置对转化率的影响

１—ＳＢＡꎻ２—ＨＡＣ

图 ９　 醋酸仲丁酯进料位置对产品

质量分数的影响

从图 ８、图 ９ 可以看出ꎬ醋酸仲丁酯进料位置由

反应段顶部下移过程中ꎬ醋酸仲丁酯的转化率升高ꎬ
塔顶产品仲丁醇、塔釜醋酸质量分数都有所上升ꎮ
但是当醋酸仲丁酯由塔釜进料时ꎬ塔顶仲丁醇质量

分数有微小下降ꎬ塔釜醋酸质量分数明显下降ꎬ醋酸

仲丁酯转化率明显下降ꎮ 这是因为当醋酸仲丁酯的

进料位置在反应段逐渐下移时ꎬ与上方进料的水逆

流接触逐渐加强ꎬ醋酸仲丁酯的转化率逐渐增大ꎬ塔
顶、塔釜产品质量分数上升ꎮ 当醋酸仲丁酯由塔釜

进料时ꎬ大量醋酸仲丁酯未参与反应就直接从塔釜

采出ꎬ使得醋酸仲丁酯转化率下降ꎬ塔顶仲丁醇的质

量分数因而有所下降ꎬ塔釜醋酸质量分数因为大量

醋酸仲丁酯的进料而明显下降ꎮ 综合以上醋酸仲丁

酯在反应段的底部ꎬ即第 ３５ 块理论板处进料最佳ꎮ
２􀆰 ７　 进料水酯摩尔比的影响

在其他条件相同的前提下ꎬ考察进料水酯摩尔

比对醋酸仲丁酯转化率的影响ꎬ如图 １０ 所示ꎮ

图 １０　 水酯摩尔比对醋酸仲丁酯转化率的影响

由图 １０ 可以看出ꎬ随着进料水酯摩尔比的增

大ꎬ醋酸仲丁酯的转化率一直在上升ꎬ当水酯摩尔比

达到 ６ ∶１时ꎬ醋酸仲丁酯的转化率达到 ９６􀆰 ８７％ꎬ继
续增加水酯摩尔比ꎬ转化率的增加速度缓慢ꎬ同时导

致精馏塔能耗增大ꎮ 综合考虑产品质量分数、转化

率以及能耗问题ꎬ选择进料水酯摩尔比为 ６ ∶１ꎬ此时

醋酸仲丁酯转化率达到 ９６􀆰 ８７％ꎬ塔顶仲丁醇质量

分数为 ７１􀆰 ８５％ꎬ塔釜醋酸质量分数为 ４６􀆰 ５３％ꎮ
２􀆰 ８　 模拟工艺优化条件

通过以上模拟优化得到最佳反应条件为全塔理
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论板数为 ３７ 块ꎬ包括塔顶冷凝器和塔釜再沸器ꎮ 其

中精馏段 １４ 块ꎬ反应段 ２１ 块ꎬ提馏段 ２ 块ꎬ水从反

应段顶部进料ꎬ醋酸仲丁酯从反应段底部进料ꎬ水酯

摩尔比为 ６ ∶１ꎬ得到的模拟结果如表 ５ 所示ꎮ 醋酸

仲丁酯转化率达到 ９６􀆰 ８７％ꎮ
表 ５　 优化结果 ％

ＢＯＴ－ＰＲＯ 质量分数 ＯＶ－ＰＲＯ 质量分数

ＳＢＡＣ ０􀆰 ９１ ２􀆰 ６５

ＳＢＡ ０􀆰 ３９ ７１􀆰 ８５

ＨＡＣ ４６􀆰 ５３ １􀆰 ５×１０－３

Ｈ２Ｏ ５２􀆰 １７ ２５􀆰 ５０

２􀆰 ９　 塔内温度分布

催化精馏塔内温度分布一定程度上反映了塔内

反应情况ꎮ 图 １１ 是催化精馏塔内温度分布图(不
包括外置冷凝器)ꎮ 由图中可以看出ꎬ塔内温度从

塔顶向塔釜整体呈现上升趋势ꎮ 塔顶(第 ２ 块理论

板)温度最低ꎬ这是因为塔顶处有冷凝后水相回流ꎬ
使得温度有较大幅度降低ꎮ 第 ３ 块板处冷凝液遇到

上升蒸气ꎬ温度上升ꎮ 之后由第 ３ 块板到第 １４ 块板

是精馏段ꎬ主要实现塔顶重组分醋酸的脱除ꎬ从而满

足仲丁醇的工业要求ꎮ 第 １５ 块塔板处温度升高ꎬ并
且到第 ３５ 块塔板之间温度都比较平稳ꎬ这一段是塔

内反应段ꎮ 第 ３５ 块理论板为醋酸仲丁酯常温进料

板ꎬ温度有所降低ꎮ 第 ３５ 块板之后温度持续上升ꎬ
在塔釜达到最高温度ꎬ这是因为提馏段的提浓作用ꎬ
越接近塔釜高沸点的醋酸含量越高ꎬ温度越高并在

塔釜达到最高温度ꎮ

图 １１　 催化精馏塔内温度分布图

在优化结果的基础上ꎬ借鉴烟台大学季慧关于

仲丁醇与水分离新工艺的研究ꎬ建立萃取双塔模型ꎬ
以乙二醇为萃取剂ꎬ溶剂比(质量比)为 ６􀆰 ５ꎬ全塔理

论级数为 ２５ꎬ仲丁醇与水的混合物由塔釜进料ꎬ萃
取剂由第 ６ 块理论板进料ꎬ回流比为 １􀆰 １ꎬ最终得到

质量分数为 ９９％的仲丁醇ꎬ醋酸、水含量均达到工

业标准ꎮ

３　 小结

(１)精馏段理论板数越多ꎬ塔顶重组分醋酸质

量分数越低ꎬ为保证仲丁醇产品中醋酸的质量分数

达到工业标准ꎬ精馏段理论板数为 １４ꎬ此时塔顶醋

酸质量分数低于 ０􀆰 ００２％ꎮ
(２)反应段理论板数越多ꎬ醋酸仲丁酯转化率

越高ꎬ塔顶塔釜产品质量分数越高ꎬ通过比较各个组

分质量分数的增长率ꎬ确定反应段理论板数为 ２１ꎬ
此时醋酸仲丁酯转化率较高ꎬ产品质量分数较高ꎬ设
备费用较低ꎮ

(３)提馏段理论板数越多ꎬ塔釜产品中轻组分

的质量分数越小ꎮ 当提馏段理论板数达到 ２ 块时ꎬ
塔釜基本不含仲丁醇和醋酸仲丁酯ꎮ

(４)水、醋酸仲丁酯分别从反应段的顶部和底

部进料ꎬ水相由精馏塔塔顶全回流ꎬ反应效果最佳ꎮ
当进料水酯摩尔比为 ６ ∶１时ꎬ醋酸仲丁醇转化率达

到 ９６􀆰 ８７％ꎬ塔顶仲丁醇质量分数达到 ７１􀆰 ８５％ꎬ塔
釜醋酸质量分数达到 ４６􀆰 ５３％ꎮ 经过精制后得到质

量分数为 ９９􀆰 ００％的仲丁醇ꎮ
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