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摘要:基于乙酸异丁酯和异丁醇物系共沸组成随压力变化显著的特点ꎬ可采用变压精馏技术分离乙酸异丁酯和异丁醇物

系ꎻ为了降低变压精馏过程的能耗ꎬ应用自热回收理论设计了一种新型节能变压精馏工艺ꎬ并用换热网络技术对过程进行了热
集成设计ꎮ 同时对传统变压精馏工艺及新系统进行了能耗分析对比ꎮ 结果表明ꎬ自回热系统的净能耗比原系统降低了
５８􀆰 ３０％ꎬ年度总费用节省了 ３７􀆰 ８９％ꎬ二氧化碳排放量也大大降低ꎮ
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　 　 在化工分离过程中ꎬ精馏是最普遍使用的分离

方法ꎬ是根据液体混合物中各组分的相对挥发度不

同的原理来分离混合物[１]ꎮ 很多共沸物的共沸组

成会随压强而改变ꎬ所以在理论上可以通过改变压

强的方法来分离共沸物ꎮ 变压精馏就是利用这一特

性ꎬ利用两塔的压力差来改变共沸物的组成ꎬ因而可

以有效分离共沸物[２]ꎮ
乙酸异丁酯是一种重要的基本有机化工原料ꎬ

广泛应用于医药、涂料等行业[３]ꎮ 在乙酸异丁酯生

产过程中存在副反应产生异丁醇ꎮ 由于乙酸异丁

酯－异丁醇形成二元共沸物ꎬ应用常规的精馏方法

难以对其进行有效的分离ꎬ可采用变压精馏对其进

行分离[４]ꎮ 但是在传统的变压精馏过程中ꎬ塔顶蒸

汽的冷凝热通常被冷却水带走而造成大量热量损

失ꎬ而塔釜液气化又需要大量热量ꎮ

Ｋａｎｓｈａ 等[５]在 ２００９ 年提出一种“自热回收”理
论ꎮ Ｆｕ 等[６]把自热回收技术应用到生物柴油生产

过程中ꎬ和传统的生物柴油生产工艺相比ꎬ基于自热

回收技术的生物柴油生产工艺能节省 ７１％的能耗ꎮ
Ｓｏｎｇ 等[７] 把自热回收技术应用到 ＣＯ２ 的变压吸附

过程中ꎬ和传统的 ＣＯ２ 变压吸附流程相比ꎬ基于自

热回收技术的变压吸附流程能节省能耗到 ４０％ꎮ
Ｌｉｕ 等[８] 将自热回收技术应用到生物质干燥系统

中ꎬ和传统的干燥过程相比ꎬ基于自热回收技术的生

物质干燥过程的能耗能大幅度降低ꎮ
用自热回收理论解决精馏、反应、干燥等领域的

节能问题潜力巨大[９]ꎬ但是目前国内外研究很少ꎮ
所以本文中将自热回收理论应用到乙酸异丁酯和异

丁醇变压精馏体系中ꎮ 与传统的变压精馏流程进行

对比ꎬ分析基于自热回收理论的变压精馏工艺的节
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能潜力ꎮ

１　 变压精馏(ＰＳＤ)流程

１􀆰 １　 变压精馏(ＰＳＤ)工艺流程

乙酸异丁酯、异丁醇混合物以 １５􀆰 ９１ ｋｍｏｌ / ｈ 进

料ꎬ乙酸异丁酯的摩尔分数为 ４８％ꎮ 采用常压－减
压两塔精馏流程来分离该混合物ꎬ减压塔(ＬＰＣ)的
操作压力为 ２０ ｋＰａꎮ 常压塔(ＨＰＣ)的塔底出料为

乙酸异丁酯ꎬ摩尔分数为 ９９􀆰 ５％ꎬ减压塔(ＬＰＣ)的塔

底出料为异丁醇ꎬ摩尔分数为 ９８􀆰 ５％ꎮ 减压塔塔顶

物料返回常压塔继续精馏ꎮ
图 １ 是变压精馏工艺流程图ꎬ由常压塔和减压

塔组成ꎮ 常压塔的塔板数为 ４３ꎬ减压塔的塔板数是

３１ꎬ乙酸异丁酯和异丁醇的进料混合物在 Ｈ１ 预热

后从第 ２８ 块板进入常压塔ꎬ在常压塔塔底得到高纯

度的乙酸异丁酯ꎮ 常压塔塔顶的组成接近常压下乙

酸异丁酯和异丁醇的共沸物组成ꎮ 常压塔塔顶的物

流在 Ｃｏｏｌｅｒ ２ 冷却后作为原料从第 ６ 块板进入减压

塔ꎬ在减压塔塔底得到高纯度的异丁醇ꎮ 减压塔顶

的组成接近减压条件的乙酸异丁酯和异丁醇的共沸

物组成ꎮ 减压塔塔顶的物流在 Ｈ２ 加热后从第 ９ 块

板循环到常压塔ꎮ 在这个过程中ꎬ加热器 Ｈ１、Ｈ２ꎬ
再沸器 ＨＰＣ－Ｂ、ＬＰＣ－Ｂ 均使用低压蒸汽作为加热

热源ꎬ而冷却器 Ｃｏｏｌｅｒ １－３ꎬ冷凝器 ＨＰＣ－Ｃ、ＬＰＣ－Ｃ
均使用冷却水作为冷却介质ꎬ消耗了大量的冷、热公

用工程ꎮ

图 １　 乙酸异丁酯和异丁醇变压精馏流程图

１􀆰 ２　 变压精馏(ＰＳＤ)流程的用能分析

温焓图可以用来对变压精馏流程的能耗进行分

析[１０]ꎮ 温焓图可以表示物流的特性ꎬ以温度 Ｔ 为纵

坐标ꎬ焓为横坐标ꎮ 热物流的走向从高温到低温ꎬ冷
物流的走向从低温到高温ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ横坐标之

间的差值表示焓变ꎻ纵坐标之间的差值便是温差ꎮ
此时ꎬ热物流与冷物流在 Ｈ 轴上的投影完全没有重

叠的部分ꎮ 这就表示在变压精馏基础流程的过程

中ꎬ热量没有充分利用ꎬ所以ꎬ全部的冷物流由热公

用工程加热ꎬ全部的热物流则由冷公用工程冷却ꎮ
此时ꎬ加热公用工程提供的热量 ＱＨ 和冷却公用工程

所提供的冷却量 ＱＣＷ达到最大值ꎮ 从图 ２ 也可以看

出变压精馏流程需要的冷公用工程为 １ ６３２􀆰 ８９ ｋＷꎬ
热公用工程为 １ ６４５􀆰 ３６ ｋＷꎮ

图 ２　 变压精馏的温焓图

２　 基于自热回收理论的变压精馏(ＳＨＲ－
ＰＳＤ)工艺

２􀆰 １　 基于自热回收理论的变压精馏(ＳＨＲ－ＰＳＤ)
工艺流程

基于自热回收理论的变压精馏工艺是将精馏过

程产生的塔顶蒸汽经压缩机压缩后ꎬ提高蒸汽的压

力、温度和焓值ꎬ再将此高温高压蒸汽给再沸器和预

热器加热ꎬ充分利用蒸汽的潜热和显热ꎬ以达到大幅

度节能的效果ꎮ 本文中将基于自热回收理论的变压

精馏工艺应用于乙酸异丁酯－异丁醇体系的分离ꎮ
从图 ３ 可见ꎬ高压塔的塔顶蒸汽经 ＣＯＭ１ 压缩

后ꎬ形成高温高压蒸汽ꎬ此蒸汽通过塔釜再沸器释放

热量直接给塔釜供热ꎬ然后再经过 Ｃｏｏｌｅｒ ２ 进一步

降温后ꎬ部分回流ꎬ部分进料到减压塔ꎮ 减压塔的塔

顶蒸汽经 ＣＯＭ２ 压缩后ꎬ形成高温高压蒸汽ꎬ此蒸汽

通过塔釜再沸器释放热量直接给塔釜供热ꎬ然后再

经过 Ｃｏｏｌｅｒ ４ 进一步降温后ꎬ部分回流ꎬ部分经过

Ｈ２ 加热后循环到常压塔进一步精馏ꎮ 该工艺充分

利用了塔顶蒸汽的潜热ꎬ不仅省去了大量的新鲜蒸

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 基于自热回收技术的变压精馏工艺流程
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汽的使用ꎬ同时还节省了部分塔顶冷却水ꎬ大幅度提

高了节能效果ꎮ
２􀆰 ２　 基于自热回收技术的变压精馏系统的能耗

分析

图 ４ 是基于自热回收技术的变压精馏系统的能

耗分析ꎬ横坐标之间的差值表示焓变ꎻ纵坐标之间的

差值便是温差ꎮ 图 ４ 中的阴影部分表示热物流与冷

物流在 Ｈ 轴上的投影有重叠的部分ꎮ 这就表示在

阴影部分范围内ꎬ热物流的热量可以给冷物流加热ꎬ
所以在阴影区域内ꎬ热物流避免了额外冷公用工程

的使用ꎬ冷物流避免了额外热公用工程的使用ꎮ 在

图 ４ 中ꎬ阴影区域以外的区域显示的是物流需要被

冷却的区域ꎬ这部分需要消耗 ２０７􀆰 ４ ｋＷ 的冷公用

工程ꎮ

图 ４　 基于自热回收技术的 Ｔ－Ｑ 示意图

总复合曲线能够很直接地用来观察过程中能循

环使用的热量和冷热公用工程[１１]ꎮ 图 ５ 显示的是

基于自热回收技术的变压精馏系统的总复合曲线ꎬ
图 ５ 中的阴影部分称为“口袋”ꎬ表明系统内部冷热

物流可以交换的能量ꎮ 根据图 ５ꎬ这个过程不需要

消耗热公用工程ꎬ这个过程消耗的冷公用工程为

２０７􀆰 ４ ｋＷꎮ

图 ５　 基于自热回收技术的总复合曲线

２􀆰 ３　 换热网络设计

换热网络通常用来对过程的热集成进行设

计[１２]ꎮ 因此换热网络可以用来对基于自热回收技

术的变压精馏系统进行热集成设计ꎬ这个过程的换

热网络设计是在 Ａｓｐｅｎ Ａｎａｌｙｚｅｒ 中完成的ꎮ 图 ６ 是

优化后的换热网络图ꎬ图 ７ 是结合换热网络的最终

流程图ꎮ

图 ６　 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程的换热网络设计图

图 ７　 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程的最终流程图

乙酸异丁酯和异丁醇的进料混合物在 Ｅ１ 和 Ｅ２
预热到 １１３􀆰 ７℃从第 ２８ 块板进入常压塔ꎬ在常压塔

塔底得到摩尔分数为 ０􀆰 ９９５ 的乙酸异丁酯ꎬ常压塔

塔底产品首先给 Ｅ１ 加热ꎬ然后在 Ｃｏｏｌｅｒ １ 中冷却到

３０℃ꎮ 常压塔塔顶蒸汽在 ＣＯＭ１ 加压形成高温高压

蒸汽ꎬ此蒸汽在 Ｅ３ 中冷凝放热ꎬ这样 Ｅ３ 中所需要

的 ７９８􀆰 ４３ ｋＷ 的加热量全部由常压塔塔顶蒸汽的

冷凝热提供ꎬ极大地节约了低压蒸汽的用量ꎮ 塔顶

蒸汽在 Ｅ３ 释放热量后ꎬ多余的显热可以给 Ｅ２ 和 Ｅ５
加热ꎬ这时ꎬ塔顶蒸汽冷却到 １０７􀆰 ５℃ꎬ部分回流ꎬ部
分在 Ｃｏｏｌｅｒ ２ 作用下冷却到 ７２􀆰 ９℃从减压塔的第 ６
块塔板进料到减压塔ꎬ在减压塔塔底得到摩尔分数

为 ０􀆰 ９８５ 的异丁醇ꎬ减压塔塔底产品在 Ｃｏｏｌｅｒ ４ 的

作用下冷却到 ３０℃ꎮ 减压塔塔顶蒸汽在 ＣＯＭ２ 加

压形成高温高压蒸汽ꎬ此蒸汽在 Ｅ４ 中冷凝放热ꎬ这
样 Ｅ４ 中所需要的 ６８６􀆰 ０９ ｋＷ 的加热量全部由减压

塔的塔顶蒸汽的冷凝热来提供ꎬ大大减少了低压蒸

汽的使用ꎮ 塔顶蒸汽在 Ｅ４ 中释放热量后在 Ｃｏｏｌｅｒ
３ 中冷却至回流温度ꎬ部分回流到减压塔的塔顶ꎬ部
分在 Ｅ５ 加压回流到常压塔的第 ９ 块塔板ꎮ 在这个

􀅰５９１􀅰
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过程中ꎬ常压塔和减压塔的塔顶蒸汽在压缩机加压

后可以直接给塔釜再沸器供热ꎬ极大地节约了低压

蒸汽的用量ꎮ

３　 经济评价方法

能耗(ＱＣｏｎｓ)通常用来评价流程的节能效果ꎮ
根据文献[１３]ꎬ能耗可以根据如下公式进行计算:

ＱＣｏｎｓ ＝ ＱＲ ＋ ３ＱＣｏｍｐ

式中ꎬＱＲ 为再沸器的热负荷ꎻＱＣｏｍｐ为压缩机的功ꎮ
年度总费用(ＴＡＣ)通常用于计算设备投资以及

能耗ꎮ 根据文献[１４]ꎬＴＡＣ 可以通过如下公式进行

计算:
ＴＡＣ ＝ 资本成本 / 投资回收期 ＋ 能耗成本

式中ꎬ资本成本包括塔费用、设备费用、压缩机费用ꎻ
能耗成本包括蒸汽费用、冷凝水费用、电费ꎬ投资回

收期为 ３ 年ꎮ
二氧化碳排放量[ＣＯ２]Ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ是可以用来分析二

氧化碳排放的一个关键因素ꎮ 二氧化碳排放量一般

与能源投入有关ꎮ 在工业上ꎬ蒸汽通常是由燃烧化石

燃料产生的ꎬ电能一般是由热能提供的ꎮ 根据文献

[１５]ꎬ蒸汽燃烧消耗的二氧化碳可以计算为 ２２４ ｋｇ / ｔꎬ
电能消耗的二氧化碳可以计算为 ５１􀆰 １ ｋｇ / ＧＪꎮ

４　 结果对比

ＰＳＤ 流程和 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程从能耗(ＱＣｏｎｓ)、二
氧化碳排放量([ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ)、年度总费用(ＴＡＣ)等
方面进行对比ꎬ表 １ 显示了 ２ 种流程的对比结果ꎮ
和 ＰＳＤ 流程相比ꎬＳＨＲ－ＰＳＤ 流程能节省 ５８􀆰 ３０％的

能耗ꎮ ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程也能大大减少二氧化碳的排

放量ꎮ 在 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程中ꎬ由于使用了压缩机ꎬ所
以ꎬＳＨＲ－ＰＳＤ 流程的总设备费用(ＴＣＣ)要大于 ＰＳＤ
流程ꎮ 但是ꎬ精馏塔的塔顶蒸汽在压缩机加压后可

以直接给塔釜物流加热ꎬ大大减少了热公用工程的

使用ꎬ所以 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程的年度操作费用(ＡＯＣ)
要远远小于 ＰＳＤ 流程的 ＡＯＣꎮ 和 ＰＳＤ 流程相比ꎬ
ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程能节省 ３７􀆰 ８９％ ＴＡＣꎮ 因此ꎬＳＨＲ－
　 　 　 　 　 　 　表 １　 ２ 种流程的能耗、二氧化碳排放量、年度总费用对比

项目 ＰＳＤ 流程 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程

能耗(ＱＣｏｎｓ) / ｋＷ １６４５􀆰 ３６ ６８６􀆰 １３

二氧化碳排放量([ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓｉｏｎｓ) /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

４１０􀆰 ７３ ４２􀆰 ０７

总设备投资(ＴＣＣ) / 万美元 ７１􀆰 ８ １３０􀆰 ０

年度操作费用(ＡＯＣ) / 万美元 ４１􀆰 ２ ８􀆰 ５

年度总费用(ＴＡＣ) / 万美元 ５５􀆰 ６ ３４􀆰 ５

ＰＳＤ 有更好的经济效益ꎮ

５　 结论

对变压精馏技术和基于自热回收技术的变压精

馏技术对乙酸异丁酯－异丁醇共沸物的分离过程进

行了模拟ꎬ利用 Ｔ－Ｑ 曲线对过程的能耗进行了比

较ꎬ利用年度总费用(ＴＡＣ)对 ２ 个过程的经济效益

进行了对比ꎬ并对 ２ 个过程的二氧化碳排放量进行

了对比ꎮ
(１)和变压精馏(ＰＳＤ)流程相比ꎬ带自热回收

技术的变压精馏(ＳＨＲ－ＰＳＤ)流程使用了压缩机ꎬ减
压塔和高压塔的塔顶蒸汽可以给塔釜物流加热ꎬ所
以 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程的能耗大大降低ꎬＳＨＲ－ＰＳＤ 流程

能够节省 ５８􀆰 ３０％的能耗ꎮ
(２)因为 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程能够大大节省蒸汽的

使用ꎬ大大减少了二氧化碳的排放量ꎬ所以 ＳＨＲ－
ＰＳＤ 流程是一种环境友好型的工艺ꎮ

(３)虽然在 ＳＨＲ－ＰＳＤ 流程中使用了 ２ 个压缩

机ꎬ总的设备投资费用大于 ＰＳＤ 流程ꎬ但是 ＳＨＲ－
ＰＳＤ 流程中的操作费用要远远小于 ＰＳＤ 流程ꎬ和
ＰＳＤ 流程相比ꎬ ＳＨＲ － ＰＳＤ 流程能节省 ３７􀆰 ８９％
ＴＡＣꎮ 因此ꎬＳＨＲ－ＰＳＤ 有更好的经济效益ꎮ
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司生产ꎮ
实验仪器:ＦＭ２００ 高剪切分散乳化机、ＬＣ－２２３

电热恒温鼓风干燥箱、ＸＳ２０４ 电子天平、ＤＰＹ－３ＺＴ
全自动破乳剂评选及电脱盐性能测试仪、ＪＦＨ－２Ａ
全自动混合器等ꎮ

实验方法:针对老化原油破乳脱水的评价采用

瓶试法进行ꎬ通过测定在相同时间内不同药剂的油

水分离速度进行比较ꎬ同时观察不同药剂的出水水

质及挂壁现象ꎮ 该方法参考«ＳＹ / Ｔ ５２８１—２０００ 原

油破乳剂使用性能检测方法(瓶试法)»进行ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 蓬莱老化原油一般性质

实验中所选原油为渤海蓬莱油田老化原油ꎬ具
体原油性质如表 １ 所示ꎮ

表 １　 蓬莱老化原油一般性质

分析项目 分析数据 分析项目 分析数据

２０℃密度 / (ｇ􀅰ｃｍ－３) ０􀆰 ９５７５

４０℃黏度 / (ｍｍ２􀅰ｓ－１) ４８３􀆰 ６

盐含量 / (ｍｇ􀅰Ｌ－１) １０１３􀆰 ７

水分 / ％ ４７􀆰 ５

残炭 / ％ ７􀆰 ６８

沥青质 / ％ １􀆰 ５４

胶质 / ％ ３５􀆰 ０８

沉淀物 / ％ １􀆰 ８８

凝点 / ℃ －２４

酸值 / (ｍｇ􀅰ｇ－１) ４􀆰 ６

灰分 / ％ １􀆰 ４３

元素分析 / ％ 　
　 Ｃ ８５􀆰 ０４
　 Ｈ １２􀆰 ０３
　 Ｓ ０􀆰 ４４９
　 Ｎ ０􀆰 ３７５

金属元素分析 / (μｇ􀅰ｇ－１) 　

　 Ｆｅ ２６６０
　 Ｃａ ７１９
　 Ｎａ ４９２９
　 Ｍｇ ４４８
　 Ｓｉ ９６０
　 Ｐ ８０􀆰 ２
　 Ａｌ ５３７

针对表 １ 蓬莱老化原油性质进行分析可知ꎬ该
老化原油 ２０℃ 密度为 ０􀆰 ９５７ ５ ｇ / ｃｍ３ꎬ属于重质原

油ꎻ老化油含水量为 ４７􀆰 ５％ 左右ꎬ 盐含量高达

１ ０１３􀆰 ７ ｍｇ / Ｌꎬ同时老化油中的铁、钙、钠、镁含量远

高于正常原油含量ꎮ 由于老化油中过高的金属含

量ꎬ导致其沉淀物含量高达 １􀆰 ８８％ꎬ灰分含量高达

１􀆰 ４３％ꎮ 另外值得注意的是ꎬ未经过任何处理的老

化油中 Ｐ 含量为 ８０􀆰 ２ ｍｇ / ＬꎬＮｉ 含量为 ３４􀆰 ６ ｍｇ / Ｌꎬ
Ａｌ 含量为 ５３７ ｍｇ / Ｌ 等ꎮ 因此ꎬ需要特别注意对下

游炼厂加工的影响ꎮ
该老化油中胶质、沥青质以及硫、氮和金属化合

物等天然乳化剂的存在ꎬ有利于在油水界面形成稳

定的界面膜ꎻ另外ꎬ该老化油的酸值高达 ４􀆰 ６ ｍｇ / ｇꎬ
这些有机酸同含金属的微小颗粒(如氧化铁、硫化

亚铁、硫酸钙等)产生很强的化学作用ꎬ将固体颗粒

物分散在油水界面ꎬ形成强度更高的界面膜ꎬ从而使

得单纯靠重力自然沉降分离几乎不可能实现ꎮ
综上所述ꎬ蓬莱老化油性质具有“四高”的特

点ꎬ即密度、黏度、胶质、沥青质含量高ꎻ另外老化油

中除了含大量的胶质、沥青质ꎬ还含有较高的 Ｆｅ、
Ｎａ、Ｃａ、Ｍｇ 等金属元素ꎬ这些因素正是引起老化油

高含水、脱水难的主要因素ꎮ 为了达到破乳脱水效

果ꎬ从脱出金属元素的影响机理入手筛选适当的化

学药剂并结合破乳剂协同使用[３]ꎬ来降低老化油乳

状液的稳定性ꎬ达到破乳脱水目的ꎮ
２􀆰 ２　 化学法处理蓬莱老化油脱水实验

通过对渤海蓬莱油田老化原油的形成原因进行

分析可知ꎬ该老化油成分复杂ꎬ含有许多导电性较强

的金属离子等机械杂质ꎬ造成破乳脱水困难ꎮ 为了

达到破乳脱水目的ꎬ实验计划首先采用不含磷的化

学药剂对老化油中的杂质络合脱出ꎬ然后加入破乳

剂进行热化学沉降破乳脱水ꎮ
按照配方 １ 号(５００ μｇ / ｇ 复合络合剂 １＃＋２ ０００

μｇ / ｇ ＴＳ８６０Ｆ 破乳剂)对上游现场 ２Ｐ、５Ｓ 不同乳化

油舱的老化油进行化学药剂脱水效果对比考察ꎮ 实

验中分别取 ２Ｐ 舱、５Ｓ 舱老化油于样品瓶中ꎬ编号

１~４ 号ꎬ然后加入配方 １ 号化学药剂用量于各样品

瓶中ꎬ用手摇动 ８０ 次ꎮ 将各样品瓶放入 ６５℃恒温

水浴中进行热化学沉降ꎬ记录不同时间的脱水效果ꎮ
实验结束后取油水界面乳化层上部老化油进行分

析ꎬ结果见表 ２ 所示ꎮ
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