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摘要:基于醋酸异丙酯－甲醇共沸体系的特性分析ꎬ提出热集成变压精馏技术分离醋酸异丙酯－甲醇的工艺方法ꎮ 利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ以醋酸异丙酯－甲醇的质量分数为约束变量ꎬ过程能耗最低为目标函数ꎬ采用优化分析工具ꎬ得到了模拟
流程的理论塔板数、进料位置、回流比等优化工艺参数ꎮ 在此条件下ꎬ得到质量分数不低于 ０􀆰 ９９８ 的醋酸异丙酯和甲醇产品ꎬ回
收率均达到 ９９􀆰 ９％以上ꎮ 与传统变压精馏工艺相比ꎬ采用高压塔的塔顶气相潜热作为常压塔再沸器热源的热集成变压精馏工
艺节能率达 ４１􀆰 ０５％ꎮ
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　 　 醋酸异丙酯是一种重要的化工有机溶剂ꎬ由于

具有低毒和环保等特性ꎬ被广泛应用于精细化工和

医药等行业[１－２]ꎮ 甲醇是一种被广泛应用于精细化

工、医药中间体等行业的重要基础原料ꎮ 在药物中

间体 ２ꎬ６－二氯苯酚的生产中ꎬ醋酸异丙酯和甲醇常

作为复合溶剂ꎬ经常被用于合成或后处理等生产过

程中ꎬ因而会产生大量醋酸异丙酯和甲醇的混合废

液ꎮ 由于醋酸异丙酯与甲醇属于共沸物系[３]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[４－５]、萃取精馏[６－９]ꎬ加盐

萃取精馏[１０－１１]等方法ꎬ但这些方法都要引入第三组

分ꎬ存在第三组分筛选难、回收提纯难、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[１２－１３]ꎮ 变压精馏是通过压力的改变引

起共沸组成发生明显的改变ꎬ而实现精馏分离过程ꎮ
此外ꎬ在变压精馏过程中ꎬ由于操作压力的改变会使

２ 个精馏塔间具有较大的温差ꎬ因此ꎬ可采用热量集

成技术ꎬ达到节能降耗目的ꎮ 本文中运用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件ꎬ采用热集成变压精馏技术对醋酸异丙

酯－甲醇分离过程进行模拟与优化ꎬ保证醋酸异丙

酯和甲醇回收纯度的条件下ꎬ得到变压精馏流程中

两塔的理论板数、进料位置和回流比等相关工艺操

作参数ꎬ为醋酸异丙酯－甲醇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

拟分离物料来自某企业生产中的废液ꎬ经有效

成分回收后ꎬ物料主要为含 ０􀆰 ４８５ ~ ０􀆰 ５４５(质量分

􀅰２９１􀅰
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数ꎬ下同) 醋酸异丙酯的甲醇混合物ꎬ温度 ２５ ~
４０℃ꎬ排放量为 ８００~ １ ２００ ｋｇ / ｈꎮ 企业生产工艺规

定ꎬ回收醋酸异丙酯和甲醇质量分数均为 ０􀆰 ９９８ 以

上ꎬ方可在原生产工艺中循环利用ꎮ

２　 变压精馏可行性分析和工艺流程建立

２􀆰 １　 可行性分析及操作压力选择

醋酸异丙酯－甲醇物系属于非理想体系ꎬ根据

物系特点和相似物系实验和模拟研究[７ꎬ９]ꎬ选择

ＵＮＩＦＡＣ 方程计算醋酸异丙酯－甲醇物系的物性参

数ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ分析不同压力下醋酸异

丙酯－甲醇物系气液平衡数据ꎬ图 １ 和图 ２ 为其 ｘ－ｙ
相图和局部放大图ꎬ由图 １ 和图 ２ 可见ꎬ常压下醋酸

异丙酯－甲醇的共沸组成计算值与实验值能较好地

吻合ꎬ说明选择 ＵＮＩＦＡＣ 方程作为热力学计算模型

是可靠的ꎮ 不同压力下共沸组成计算值见表 １ꎮ 由

图 ２ 和表 １ 可见ꎬ随操作压力增大ꎬ共沸物中醋酸异

丙酯含量减少ꎬ且偏离常压下的共沸点ꎬ形成新的共

沸组成ꎮ 当压力增大至 ５０６􀆰 ５ ｋＰａ 时ꎬ共沸组成变

化为 ８􀆰 ６３％ꎬ利用共沸组成的这一变化特性ꎬ采用

变压精馏分离醋酸异丙酯与甲醇共沸物ꎬ可以实现

二者的高效分离[１２－１４]ꎮ 在继续增大操作压力时ꎬ共
沸物中醋酸异丙酯含量虽然继续呈下降趋势ꎬ但下

　 　 　 　 　 　 　

１—１０１􀆰 ３ ｋＰａꎻ２—３０３􀆰 ９ ｋＰａꎻ３—５０６􀆰 ５ ｋＰａꎻ
４—６０７􀆰 ８ ｋＰａꎻ５—７０９􀆰 １ ｋＰａ

图 １　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图

１—１０１􀆰 ３ ｋＰａꎻ２—３０３􀆰 ９ ｋＰａꎻ３—５０６􀆰 ５ ｋＰａꎻ
４—６０７􀆰 ８ ｋＰａꎻ５—７０９􀆰 １ ｋＰａ

图 ２　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图

(局部)

表 １　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇共沸组成计算值

压力 / ｋＰａ 温度 / ℃
共沸组成(质量分数)

醋酸异丙酯 甲醇

１０１􀆰 ３ ６３􀆰 ９５ ０􀆰 ３３８１ ０􀆰 ６６１９

３０３􀆰 ９ ９４􀆰 ９２ ０􀆰 ２７６２ ０􀆰 ７２３８

５０６􀆰 ５ １１１􀆰 ５７ ０􀆰 ２５１８ ０􀆰 ７４８２

６０７􀆰 ８ １１７􀆰 ９２ ０􀆰 ２４４８ ０􀆰 ７５５２

７０９􀆰 １ １２３􀆰 ４６ ０􀆰 ２３９８ ０􀆰 ７６０２

降幅度不是很大ꎮ 结合工艺设计要求ꎬ为降低设备

投资ꎬ应尽可能采用常压或较低的操作压力ꎬ因此ꎬ
在醋酸异丙酯－甲醇共沸物系变压精馏流程中ꎬ高
压塔操作压力选择 ５０６􀆰 ５ ｋＰａꎬ低压塔操作压力选择

常压ꎮ
２􀆰 ２　 工艺流程建立

在 １０１􀆰 ３ ｋＰａ 和 ５０６􀆰 ５ ｋＰａ 压力下ꎬ醋酸异丙

酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图见图 ３ꎬ针对给定组成的醋酸异丙

酯－甲醇混合物ꎬ分析图 ３ 所示相图的特性ꎬ可建立

高压－常压变压精馏工艺流程ꎬ见图 ４ꎮ
分离流程由 ２ 个操作压力不同的精馏塔组成ꎬ

即高压塔( Ｔ０１０１)和常压塔( Ｔ０１０２) ꎮ原料Ｆ首先
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究[Ｊ] .影像科学与光化学ꎬ１９９４ꎬ１２(２):１２０－１２５.
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１—１０１􀆰 ３ ｋＰａꎻ２—５０６􀆰 ５ ｋＰａ

图 ３　 醋酸异丙酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图

图 ４　 变压精馏工艺流程

进入 Ｔ０１０１ꎬ塔顶物流 Ｄ１ 为高压条件下醋酸异丙

酯－甲醇共沸物ꎬ塔底物流 Ｗ１ 为高纯度醋酸异丙酯

产品ꎮ 来自 Ｔ０１０１ 塔顶物流 Ｄ１ 进入 Ｔ０１０２ 继续精

馏ꎬ塔顶物流 Ｄ２ 为常压条件下醋酸异丙酯－甲醇的

共沸物ꎬ该共沸物返回 Ｔ０１０１ 与原料 Ｆ 混合后进入

Ｔ０１０１ 继续精馏ꎬ通过调节 Ｄ２ 流量、操作参数和塔

釜采出量等参数ꎬ塔底获得高纯度甲醇产品ꎮ 此外ꎬ
分析图 ３ 可知ꎬ物流 Ｆ 与 Ｄ２ 混合物流 ＦＭ 的组成始

终位于 Ｄ１ 组成右侧ꎬ由此进一步证实建立高压－常
压变压精馏工艺分离给定组成的醋酸异丙酯－甲醇

混合物是可行的ꎮ 根据初步模拟计算结果可知ꎬ
Ｔ０１０１ 塔顶蒸汽约为 １１１􀆰 ６℃ꎬＴ０１０２ 塔釜温度约为

６５􀆰 ８℃ꎬ温差为 ４５􀆰 ８℃ꎬ因此ꎬ从节能降耗角度考

虑ꎬ建立图 ５ 所示热集成变压精馏工艺流程ꎮ

图 ５　 热集成变压精馏工艺流程

３　 模拟计算

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的 ＤＳＴＷＵ 模型完成给定

分离任务下 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 模型和

Ｄｅｓｉｇｎ Ｓｐｅｃｓ 完成 Ｔ０１０１ 和 Ｔ０１０２ 核算ꎬ以保证产

品达到工艺要求ꎮ 最后ꎬ采用 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 工具进行

灵敏度分析ꎬ以醋酸异丙酯－甲醇的纯度为约束变

量ꎬ过程能耗最低为目标函数ꎬ完成两塔工艺参数

的优化ꎮ

４　 结果与讨论

４􀆰 １　 优化结果

采用表 ２ 所示优化工艺参数ꎬ对图 ５ 所示热集

成变压精馏流程进行模拟优化ꎬ得到各物流参数ꎬ见
表 ３ꎮ 由表 ３ 可见ꎬ将来自实际生产中的醋酸异丙

酯－甲醇混合物通过高压－常压变压精馏分离后ꎬ可
得到质量分数不低于 ０􀆰 ９９８ 的醋酸异丙酯和甲醇产

品ꎬ符合企业生产规定的分离要求ꎬ且二者回收率均

达到 ９９􀆰 ８％以上ꎬ实现了醋酸异丙酯和甲醇共沸物

的有效分离ꎮ
表 ２　 优化工艺参数

参数 理论板数 进料位置 回流比 操作压力 / ｋＰａ
Ｔ０１０１ ４５ ４０ ３􀆰 ９ ５０６􀆰 ５
Ｔ０１０２ ４０ １４ ８􀆰 ０ １０１􀆰 ３

表 ３　 变压精馏优化条件下物流结果

物流

名称

温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

流率 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

质量分数

醋酸异丙酯 甲醇

Ｆ ３０􀆰 ０ ６００􀆰 ０ １０００􀆰 ００ ０􀆰 ５１５ ０􀆰 ４８５
Ｄ１ １１１􀆰 ６ ５０６􀆰 ５ ２１１７􀆰 ７５ ０􀆰 ２５７ ０􀆰 ７４３
Ｗ１ １４８􀆰 ６ ５１１􀆰 ５ ５１５􀆰 ０１ ０􀆰 ９９９ ０􀆰 ００１
ＭＦ ５１􀆰 ９ ６００􀆰 ０ ２６３２􀆰 ７６ ０􀆰 ４０２ ０􀆰 ５９８
Ｄ２ ６３􀆰 ９ １０１􀆰 ３ １６３２􀆰 ７６ ０􀆰 ３３３ ０􀆰 ６６７
Ｗ２ ６５􀆰 ８ １０６􀆰 ３ ４８４􀆰 ９９ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ９９９

４􀆰 ２　 Ｔ０１０１ 塔内气液组成及温度分布

图 ６ 为优化工艺条件下 Ｔ０１０１ 塔内气液相组成

及温度分布曲线图ꎮ

１—气相甲醇ꎻ２—气相醋酸异丙酯ꎻ３—液相甲醇ꎻ
４—液相醋酸异丙酯ꎻ５—温度

图 ６　 塔内气液相组成及温度分布
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由图 ６ 可见ꎬ从塔顶到塔底醋酸异丙酯气液相

组成呈逐渐升高趋势ꎬ而甲醇气液相组成呈逐渐降

低趋势ꎮ 在 １~３５ 块板间醋酸异丙酯和甲醇气液相

组成变化缓慢ꎬ而在 ３５ 块板以下至塔釜醋酸异丙酯

组成迅速升至 ０􀆰 ９９９ꎬ甲醇组成近似降至 ０ꎮ 组成分

布特征也充分反映了塔内温度分布变化情况ꎮ 同

时ꎬ由图 ６ 可见ꎬ醋酸异丙酯和甲醇气液相组成差

异ꎬ沿塔向上到塔顶逐渐减小至基本重合ꎬ塔顶组成

近似为此压力下二者共沸组成ꎬ温度近似为共沸温

度ꎮ 这一组成与温度分布说明 Ｔ０１０１ 已实现了

５０６􀆰 ５ ｋＰａ 下醋酸异丙酯－甲醇共沸物与醋酸异丙

酯的有效分离ꎮ
４􀆰 ３　 Ｔ０１０２ 塔内气液组成及温度分布

图 ７ 为优化工艺条件下 Ｔ０１０２ 塔内气液相组成

及温度分布曲线图ꎮ

１—气相甲醇ꎻ２—气相醋酸异丙酯ꎻ３—液相甲醇ꎻ
４—液相醋酸异丙酯ꎻ５—温度

图 ７　 塔内气液相组成及温度分布

由图 ７ 可见ꎬ在 Ｔ０１０２ 塔内ꎬ甲醇气液相组成从

塔顶至塔底呈现增大趋势ꎬ而醋酸异丙酯气液相组

成则呈现明显下降趋势ꎬ至塔釜醋酸异丙酯组成近

似为 ０ꎬ而甲醇组成达到 ０􀆰 ９９９ 以上ꎮ 此外ꎬ塔釜温

度近似为常压下甲醇沸点ꎬ而塔顶温度为常压下醋

酸异丙酯和甲醇的共沸温度ꎬ对应塔顶组成为醋酸

异丙酯和甲醇的共沸组成ꎮ 这一组成与温度分布说

明 Ｔ０１０２ 已实现了常压下醋酸异丙酯－甲醇共沸物

与甲醇的有效分离ꎮ
４􀆰 ４　 节能效果

完成给定分离任务ꎬ传统变压精馏工艺需要消

耗外界能量为 ４０ ３９８􀆰 ８１ ＭＪ / ｈꎬ而热集成变压精馏

需要消耗外界能量为 ２３ ８１６􀆰 ２８ ＭＪ / ｈꎬ可节约能

耗 ４１􀆰 ０５％ꎮ

５　 结论

(１)由醋酸异丙酯和甲醇共沸物系与压力的特

性关系ꎬ建立有效分离醋酸异丙酯和甲醇共沸物的

热集变压精馏工艺流程ꎮ
(２)应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ对分离醋酸异

丙酯和甲醇共沸物的热集成变压精馏流程进行模拟

与优化ꎬ得到优化的操作参数:高压塔操作压力

５０６􀆰 ５ ｋＰａꎬ理论板数 ４５ꎬ进料位置 ４０ꎬ回流比 ３􀆰 ９ꎻ
低压塔操作压力 １０１􀆰 ３ ｋＰａꎬ理论板数 ４０ꎬ进料位置

１４ꎬ回流比 ８􀆰 ０ꎮ 在此条件下ꎬ可得到质量分数不低

于 ０􀆰 ９９８ 的醋酸异丙酯和甲醇产品ꎬ符合企业生产

规定产品分离要求ꎬ且二者的回收率均达到 ９９􀆰 ９％
以上ꎬ实现了醋酸异丙酯和甲醇在原生产工艺中的

有效循环利用ꎮ
(３)与传统变压精馏工艺相比ꎬ以高压塔塔顶

气相潜热作为常压塔再沸器热源的热集成变压精馏

工艺节能率达 ４１􀆰 ０５％ꎬ实现节能降耗的目的ꎮ
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