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摘要:采用萃取精馏工艺对甲醇和丙酸甲酯二元共沸物进行分离ꎬ筛选出以苯酚为萃取剂ꎬ借助 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对该过程
进行模拟研究ꎬ通过单因素优化详细考察了两塔的理论板数、进料位置、回流比以及溶剂比等工艺参数对塔顶产品质量分数和
再沸器能耗的影响ꎬ确定了较优的工艺参数:萃取精馏塔理论板数 ３２ 块ꎬ待分离原料进料位置第 １６ 块ꎬ萃取剂进料位置第 ６
块ꎬ回流比为 １􀆰 ４ꎬ溶剂比为 １􀆰 ３ꎬ塔顶甲醇产品质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎻ溶剂回收塔理论塔板数 ２４ꎬ进料位置第 ６ 块ꎬ回流比为 １􀆰 ３ꎬ
塔顶丙酸甲酯产品质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎮ 在上述模拟优化基础上ꎬ进一步通过实验验证了萃取精馏工艺的可行性ꎮ 最后对某公
司 ５ ６００ ｔ / ａ 的丙酸甲酯和甲醇混合液进行工程设计ꎬ为该二元共沸物的分离提供依据ꎮ
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　 　 丙酸甲酯(ｍｅｔｈｙｌ ｐｒｏｐａｎｏａｔｅ)是一种具有多种

用途的酯类原料ꎬ常用作萃取剂、食品或化妆品的香

料、增塑剂[１]ꎬ也可作为中间体用于生产其他化学

品ꎬ如甲基丙烯酸甲酯、丙酸丙酯等[２]ꎮ 在丙酸甲

酯和正丙醇酯交换生产丙酸丙酯的过程中ꎬ应用反

应精馏生产工艺ꎬ副产甲醇ꎬ反应精馏塔塔顶产生大

量的丙酸甲酯和甲醇混合物ꎬ该混合物需要分离使

丙酸甲酯循环使用ꎬ甲醇作为副产品ꎬ但是常压下丙

酸甲酯和甲醇会形成最低共沸物(丙酸甲酯质量分

数为 ５２％ꎬ共沸点是 ６２􀆰 ４℃) [３]ꎬ因此普通精馏无法

实现两者的分离ꎮ

醇酯共沸物的分离工艺主要有萃取精馏、共沸

精馏、变压精馏、渗透气化和吸附法等[４－７]ꎬ后 ２ 种

方法仅处于实验研究阶段ꎬ前 ３ 种已在工业中广泛

应用ꎬ萃取精馏是引入较高沸点的第三组分为萃取

剂ꎬ实现二元共沸物间相对挥发度的改变ꎬ具有节

能、污染少和萃取剂易回用等优点ꎮ 当前ꎬ还未见文

献报道丙酸甲酯 /甲醇共沸体系的分离ꎬ鉴于此ꎬ本
文中经萃取剂筛选ꎬ选择苯酚为萃取剂ꎬ采用萃取精

馏工艺ꎬ借助 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某公司 ５ ６００ ｔ / ａ 的

丙酸甲酯 /甲醇共沸物料(丙酸甲酯质量分数 ５２％ꎬ
甲醇质量分数 ４８％)开展分离研究ꎬ通过单因素优

􀅰４１２􀅰
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化详细考察了两塔的理论板数、进料位置、回流比以

及溶剂比等工艺参数对塔顶产品纯度和再沸器能耗

的影响ꎬ并获得了较优的操作方案ꎬ使丙酸甲酯产品

质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ甲醇产品质量分数≥９９􀆰 ９％ꎻ在
此基础上通过实验验证ꎬ证明工艺的可行性ꎻ最后ꎬ
对该分离过程开展工程设计ꎮ

１　 萃取精馏工艺建模

１􀆰 １　 丙酸甲酯－甲醇共沸体系萃取剂的筛选

萃取剂的加入改变共沸物的相对挥发度ꎬ进而

打破待分离体系的共沸[８]ꎮ 萃取剂筛选的标准之

一是对比萃取剂存在下的待分离组分间的无限稀释

相对挥发度ꎬ其定义见式(１)ꎬ该值越大ꎬ共沸物则

越易于分离ꎮ
αＳ

ｉꎬｊ ＝ γ∞
ｉꎬＳ / γ∞

ｊꎬＳ (１)

式中ꎬｉꎬｊ 为待分离的组分ꎻαＳ
ｉꎬｊ为萃取剂存在下组分

ｉ 与 ｊ 的无限稀释相对挥发度ꎻγ∞
ｉꎬＳ和 γ∞

ｊꎬＳ分别为组分

ｉ 和 ｊ 在萃取剂存在下的无限稀释活度系数ꎮ
本文中筛选了 ５ 种萃取剂ꎬ分别是 Ｎ－甲基吡咯

烷酮(ＮＭＰ)、ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)、二甲基亚

砜(ＤＭＳＯ)、乙二醇(ＥＧ)和苯酚(Ｐｈｅｎｏｌ)ꎮ 丙酸甲

酯、甲醇与萃取剂的无限稀释活度系数采用 ＮＲＴＬ
方程计算ꎬ先由 ＮＲＴＬ 方程分别计算 ７０℃下丙酸甲

酯和甲醇在上述萃取剂中的无限稀释活度系数ꎬ再
由式(１)计算不同萃取剂环境中丙酸甲酯与甲醇的

无限稀释相对挥发度ꎬ结果见表 １ꎮ 由表 １ 可知ꎬ苯
酚的加入消除了丙酸甲酯和甲醇的共沸ꎬ并且共沸

物在该溶剂中的无限稀释相对挥发度最大ꎬ另外ꎬ苯
酚具有沸点较高以及热稳定性好等优点ꎬ因此是一

种较为适合丙酸甲酯 －甲醇共沸体系分离的萃

取剂ꎮ
表 １　 甲醇(１)－丙酸甲酯(２)共沸体系萃取剂的筛选

萃取剂 沸点 / ℃ γ∞
１ꎬＳ γ∞

２ꎬＳ αＳ
１ꎬ２

ＮＭＰ １９０􀆰 ８ ０􀆰 ９２ １􀆰 ２９ ０􀆰 ７１
ＤＭＦ １５２􀆰 ０ ０􀆰 ６５ １􀆰 ４３ ０􀆰 ４６
ＤＭＳＯ ２０４􀆰 ３ ０􀆰 ４２ ３􀆰 ３０ ０􀆰 １３
ＥＧ １９７􀆰 ３ １􀆰 ４９ ４􀆰 ８７ ０􀆰 ３１
苯酚 １８１􀆰 ８ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ２７ １􀆰 ３３

王菊等[９] 测定了常压下甲醇－丙酸甲酯的气液

相平衡ꎬ为该体系的分离提供重要的基础数据ꎬ通过

Ａｓｐｅｎ 中的 Ｄａｔａ Ｒｅｇｒｅｓｓｉｏｎ 模块回归了甲醇－丙酸

甲酯的 ＮＲＴＬ 方程二元相互作用参数ꎮ 此外ꎬ萃取

剂苯酚与甲醇、丙酸甲酯的二元相互作用参数直接

采用 Ａｓｐｅｎ 软件中的数值ꎬ结果如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 ＮＲＴＬ 方程相互作用参数

组分 １ 组分 ２ ａ１２ ａ２１ ｂ１２ ｂ２１ ｃ２１
甲醇　 　 丙酸甲酯 ０ ０ －９􀆰 ３０４ ４３３􀆰 ９４ ０􀆰 ３
甲醇　 　 苯酚　 　 ０ ０ １９６３􀆰 ２０ －７０９􀆰 ３８ ０􀆰 ３
丙酸甲酯 苯酚　 　 ０ ０ －１２３􀆰 ５６ －３１７􀆰 ４０ ０􀆰 ３

１􀆰 ２　 甲醇－丙酸甲酯－苯酚体系的剩余曲线图

剩余曲线图(ＲＣＭ 图)可简单快捷判断萃取精

馏工艺可行与否ꎬ图 １ 绘出了常压下甲醇－丙酸甲

酯－苯酚体系的剩余曲线图ꎮ 从图 １ 可知ꎬＲＣＭ 图

存在 １ 个不稳定节点(即甲醇与丙酸甲酯的共沸

点)、１ 个稳定节点(即萃取剂苯酚)以及 ２ 个鞍点

(即甲醇和丙酸甲酯顶点)ꎮ 图中标有箭头的曲线

以及三角形的 ３ 个边组成剩余曲线ꎬ该曲线均为低

沸点一端指向高沸点一端ꎬ即始于甲醇和丙酸甲酯

形成的最低共沸点ꎬ止于萃取剂苯酚ꎬ由此可见ꎬ剩
余曲线中不存在精馏边界线ꎬ塔釜萃取剂苯酚含量

将逐渐增加ꎬ塔釜最终为纯的萃取剂ꎬ上述结果表

明ꎬ在苯酚的存在下能够实现甲醇和丙酸甲酯的

分离ꎮ

图 １　 常压下甲醇－丙酸甲酯－苯酚的

剩余曲线图

１􀆰 ３　 萃取精馏工艺流程

萃取精馏工艺分离甲醇－丙酸甲酯的流程如

图 ２ 所示ꎬ由萃取精馏塔 ( Ｔ１０１) 与溶剂回收塔

(Ｔ１０２)串联组成ꎬ前者常压操作ꎬ后者减压操作ꎮ
待分离的甲醇和丙酸甲酯原料(Ｔ１－Ｆ１)与 Ｔ１０２ 釜

液物流(Ｔ２－Ｂ)进行热交换后进入 Ｔ１０１ 进行萃取精

馏ꎬ塔内丙酸甲酯被萃取剂苯酚萃取往下移动ꎬ塔顶

获得高纯甲醇产品ꎻ塔釜为苯酚和丙酸甲酯混合物ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 萃取精馏分离工艺流程
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经泵加压后进入 Ｔ１０２ 回收萃取剂ꎬ经减压精馏ꎬ塔
顶获得高纯丙酸甲酯产品ꎬ塔釜萃取剂苯酚经泵加

压ꎬ通过 Ｅ１０１ 冷却后循环使用ꎮ
１􀆰 ４　 操作参数设置

选用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中 Ｒａｄｆｒａｃ 严格精馏模型

和 ＨｅａｔＸ 换热模型ꎬ按照图 ２ 流程建立模拟文件ꎬ以
塔顶甲醇和丙酸甲酯作为约束变量、能耗最低作为

目标函数ꎬ建立流程模拟ꎬ再通过软件的灵敏度分析

工具ꎬ优化两塔的工艺参数ꎬ包括理论板数、回流比、
进料位置以及溶剂比ꎮ

待处理料液工况:处理量 ７００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度

３０℃ꎬ甲醇质量分数 ４８％ꎬ丙酸甲酯质量分数 ５２％ꎮ
经分离ꎬ甲醇产品质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ丙酸甲酯产品

质量分数≥９９􀆰 ９％ꎮ 初始工艺模拟参数:萃取精馏

塔 Ｔ１０１ 压力为 １０１ ｋＰａꎬ待分离料液第 １２ 块进料ꎬ
萃取剂苯酚第 ５ 块进料ꎬ回流比 １􀆰 ２ꎬ溶剂比(萃取剂

与待分离物料质量比)为 １􀆰 ０ꎬ塔顶采出 ３３６􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎻ
溶剂回收塔 Ｔ１０２ 操作压力 ３０ ｋＰａꎬ回流比 １􀆰 ０ꎬ第
１０ 块进料ꎬ塔顶采出 ３６４􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 萃取精馏塔工艺参数优化

２􀆰 １􀆰 １　 理论板数的影响

采用灵敏度分析工具ꎬ改变萃取精馏塔 Ｔ１０１ 的

理论板数ꎬ其他参数不变ꎬ考察理论板数对塔分离能

力和再沸器能耗的影响ꎬ结果见图 ３ꎮ 理论板数是

精馏过程对分离有重要影响的一个因素ꎬ由图 ３ 可

知ꎬ塔顶甲醇的质量分数随着 Ｔ１０１ 理论板数的逐渐

上升而呈现增大趋势ꎬ分离能力提高ꎬ再沸器的能耗

也逐渐增大ꎮ 当理论板数升至 ２８ 块后ꎬ塔顶甲醇质

量分数和再沸器能耗均变化缓慢ꎬ而当理论板数大

于 ３２ 块之后ꎬ两者已基本不再变化ꎮ 统筹能耗和设

备投资等因素ꎬ在后续单因素工艺参数优化过程中

将理论板数设为 ３２ 块ꎮ

１—甲醇质量分数ꎻ２—能耗

图 ３　 理论板数对分离的影响

２􀆰 １􀆰 ２　 原料液进料位置的影响

原料液进料位置对塔的分离能力以及再沸器能

耗的影响见图 ４ꎮ 原料液进料位置由上而下移动过

程中ꎬ塔顶甲醇质量分数和再沸器的能耗均呈现先

增大后减小的变化趋势ꎬ说明该塔的分离效果随原

料液进料位置的下移先提高后降低ꎬ当原料液进料

位置为第 １６ 块时萃取效果最佳ꎬ此时塔顶甲醇质量

分数达到最大值ꎮ 因此ꎬ在后续单因素工艺参数优

化过程中将原料液进料位置设为第 １６ 块板ꎮ

１—甲醇质量分数ꎻ２—能耗

图 ４　 待分离原料液进料位置对分离的影响

２􀆰 １􀆰 ３　 萃取剂进料位置的影响

萃取剂进料位置对塔的分离能力和再沸器能耗

的影响见图 ５ꎮ 萃取剂进料位置由上而下移动过程

中ꎬ塔顶甲醇质量分数和再沸器能耗先呈现缓慢降

低趋势ꎬ而第 １０ 块板之后则急剧下降ꎻ另外ꎬ萃取剂

进料位置从第 ２ 块移至第 ６ 块过程中ꎬ塔顶萃取剂

苯酚质量分数从 １􀆰 ３５％降至 ０􀆰 ４×１０－６ꎬ因此ꎬ萃取

剂适宜的进料位于第 ６ 块板ꎬ这是由于萃取剂在塔

内应维持较高的浓度ꎬ保证分离效果ꎬ但也需位于顶

部之下的若干板块以保证萃取剂的回收ꎬ防止塔顶

萃取剂含量超标ꎮ 在后续单因素工艺参数优化过程

中将萃取剂进料位置设为第 ６ 块板ꎮ

１—甲醇质量分数ꎻ２—能耗

图 ５　 萃取剂进料位置对分离的影响

２􀆰 １􀆰 ４　 回流比的影响

固定其他模拟参数ꎬ考察回流比在 ０􀆰 ４ ~ ３􀆰 ０ 之

间变化时对塔顶甲醇质量分数和再沸器能耗的影

响ꎬ结果见图 ６ꎮ 从图 ６ 可知ꎬ随着回流比的增大ꎬ
塔顶甲醇质量分数先急剧上升而后趋于平稳ꎬ再沸
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器热负荷则呈线性上升趋势ꎮ 当回流比为 １􀆰 ４ 时ꎬ
塔顶甲醇质量分数为 ９９􀆰 ５２％ꎬ此后继续增大回流

比ꎬ塔顶甲醇质量分数基本维持不变但能耗却不断

增大ꎮ 因此ꎬ统筹塔的分离能力和能耗等因素ꎬ选择

回流比 １􀆰 ４ 进行后续单因素工艺参数优化ꎮ

１—甲醇质量分数ꎻ２—能耗

图 ６　 回流比对分离的影响

２􀆰 １􀆰 ５　 溶剂比的影响

固定其他模拟参数ꎬ考察萃取剂进料量对塔顶

甲醇质量分数和再沸器能耗的影响ꎬ结果见图 ７ꎮ
从图 ７ 可知ꎬ塔顶甲醇质量分数随着溶剂比(萃取

剂与原料液的流量之比)的增大先急剧上升而后趋

于平稳ꎬ再沸器能耗呈现直线增大ꎮ 当溶剂比为

１􀆰 ３ꎬ即萃取剂用量为 ９１０ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔顶甲醇质量分

数达到极大值 ９９􀆰 ９％ꎮ 此后继续增大溶剂比ꎬ塔顶

甲醇质量分数变化很小ꎬ而再沸器的能耗逐渐升高ꎬ
因此ꎬ适宜的溶剂比为 １􀆰 ３ꎮ

１—甲醇质量分数ꎻ２—能耗

图 ７　 溶剂比对分离的影响

２􀆰 ２　 萃取精馏工艺的优化条件

在完成萃取精馏塔工艺优化后ꎬ再对溶剂回收

塔进行优化模拟ꎬ溶剂回收塔较优参数:理论塔板数

２４ꎬ第 ６ 块板进料ꎬ回流比为 １􀆰 ３ꎮ 在上述较优条件

下:①甲醇产品质量分数 ９９􀆰 ９％ꎬ丙酸甲酯产品质

量分数 ９９􀆰 ９％ꎻ②每处理 １ ｔ 原料能耗为 １ ８０１ ＭＪꎬ
即消耗蒸汽 １􀆰 ０７ ｔꎮ
２􀆰 ３　 萃取精馏实验验证

为了验证萃取精馏工艺可行性及上述模拟结果

可靠性ꎬ对萃取精馏塔开展实验验证ꎮ 该萃取精馏

塔是内径 ２５ ｍｍ 的玻璃塔ꎬ有 ４ 个塔节ꎬ每节装有

０􀆰 ３ ｍ 玻璃弹簧填料ꎮ 待分离原料从第三节下部进

料(由上而下)ꎬ萃取剂从第一节下部进料ꎬ原料进

料量 ２ ｇ / ｍｉｎꎬ萃取剂进料量 ２􀆰 ６ ｇ / ｍｉｎꎬ通过蠕动泵

进料ꎮ 苯酚凝固点 ４３℃ꎬ对萃取剂进料管路电伴

热ꎬ回流比 １􀆰 ５ꎬ塔顶采出量 ０􀆰 ９６ ｇ / ｍｉｎꎬ产品纯度

用气相色谱仪分析ꎮ
在上述的操作条件下开展萃取精馏实验ꎬ连续

运行 １０ ｈꎬ实验结果表明ꎬ塔顶甲醇质量分数达到

９９􀆰 ４６％ꎬ验证了以苯酚为萃取剂的萃取精馏工艺的

可行性ꎬ但其质量分数未达到模拟值ꎬ主要是受到小

试塔高限制以及塔顶采出未能精确控制等原因ꎮ
２􀆰 ４　 年处理量 ５ ６００ ｔ 的工业设计

基于上述模拟优化和实验验证基础上ꎬ对某公

司 ５ ６００ ｔ / ａ 的丙酸甲酯和甲醇混合液工业设计ꎮ
戴典[１０]分析了苯酚丙酮装置设备腐蚀的原因及防

治措施ꎬ提出了将原装置材质由 ３１６Ｌ 升级为 ２２０５
双相钢ꎬ解决设备腐蚀问题ꎬ据此本工艺的塔器及内

件均选用 ２２０５ꎬ填料选用板波纹 ５００Ｙ 型号ꎬ工艺流

程(ＰＦＤ)见图 ８ꎬ设备一览表见表 ３ꎮ 待分离物料由

Ｐ１０１ 加压后泵入萃取精馏塔(Ｔ１０１)下部进料口ꎬ
萃取剂苯酚从上进料口进入ꎬ进行连续萃取精馏ꎬ塔
顶上升的蒸汽经冷凝器(Ｅ１０２)和盐冷器(Ｅ１０３)冷
凝后ꎬ经回流泵 Ｐ１０２ 加压后部分回流ꎬ部分采出甲

醇产品ꎻ塔釜釜液经 Ｐ１０３ 加压后送至溶剂回收塔

(Ｔ１０２)ꎬ进行萃取剂回收ꎬ塔顶上升的蒸汽经冷凝

器(Ｅ１０６)和盐冷器(Ｅ１０７)冷凝后ꎬ经回流泵 Ｐ１０４
加压后部分回流ꎬ部分采出丙酸甲酯产品ꎻ塔釜的萃

取剂经进料预热器(Ｅ１０１)与原料换热后循环使用ꎬ
定期往 Ｔ１０２ 塔釜补充萃取剂ꎮ

３　 结论

(１)基于萃取剂的筛选计算ꎬ在苯酚溶剂中ꎬ甲
醇和丙酸甲酯共沸物的无限稀释相对挥发度最大ꎬ
是一种较为适合甲醇和丙酸甲酯共沸体系分离的萃

取剂ꎬ可采用萃取精馏进行分离ꎬ该体系的剩余曲线

图也验证了萃取精馏工艺的可行性ꎮ
(２)采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对甲醇和丙酸甲酯共

沸物萃取精馏工艺进行模拟研究ꎬ通过单因素优化

详细考察了两塔的理论板数、进料位置、回流比以及

溶剂比等工艺参数对塔顶产品质量分数和再沸器能

耗的影响ꎬ获得了较优的分离工艺参数:萃取精馏塔

理论板数为 ３２ 块ꎬ待分离原料第 １６ 块板进料ꎬ萃取

剂第 ６ 块板进料ꎬ回流比为 １􀆰 ４ꎬ溶剂比为 １􀆰 ３ꎬ塔顶

甲醇产品质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎻ溶剂回收塔理论塔板
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图 ８　 丙酸甲酯与甲醇分离工艺流程图

表 ３　 丙酸甲酯和甲醇分离工艺设备一览表

位号 设备名称 设备规格 材质 数量

Ｔ１０１ 萃取精馏塔 ＤＮ６００ꎬ填料 １２ ｍꎬ总高 ２０ ｍ ２２０５ / ＣＳ １

Ｔ１０２ 溶剂回收塔 ＤＮ５００ꎬ填料 ９ ｍꎬ总高 １７ ｍ ２２０５ / ＣＳ １

Ｖ１０１ Ｔ１０１ 回流罐 ０􀆰 ３ ｍ３ ３１６Ｌ １

Ｖ１０２ Ｔ１０２ 回流罐 ０􀆰 ２ ｍ３ ３１６Ｌ １

Ｅ１０１ 原料预热器 １０􀆰 ８ ｍ２ ２２０５ / ＣＳ １

Ｅ１０２ Ｔ１０１ 冷凝器 ２８􀆰 ７ ｍ２ ２２０５ / ＣＳ １

Ｅ１０３ Ｔ１０１ 盐冷器 １０􀆰 ３ ｍ２ ３１６Ｌ / ＣＳ １

Ｅ１０４ Ｔ１０１ 再沸器 ５２􀆰 ８ ｍ２ ２２０５ / ＣＳ １

Ｅ１０５ Ｔ１０２ 冷凝器 ２８􀆰 ７ ｍ２ ２２０５ / ＣＳ １

Ｅ１０６ Ｔ１０２ 盐冷器 ６􀆰 ２ ｍ２ ３１６Ｌ / ＣＳ １

Ｅ１０７ Ｔ１０２ 再沸器 １９􀆰 ０ ｍ２ ２２０５ / ＣＳ １

Ｐ１０１Ａ / Ｂ Ｔ１０１ 进料泵 流量 １􀆰 ０ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ２２ ｍ ２２０５ ２

Ｐ１０２Ａ / Ｂ Ｔ１０１ 回流泵 流量 １􀆰 ４ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ３４ ｍ ２２０５ ２

Ｐ１０３Ａ / Ｂ Ｔ１０１ 塔釜泵 流量 １􀆰 ７ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ２２ ｍ ２２０５ ２

Ｐ１０４Ａ / Ｂ Ｔ１０２ 回流泵 流量 １􀆰 １ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ３４ ｍ ２２０５ ２

Ｐ１０５Ａ / Ｂ Ｔ１０２ 塔釜泵 流量 １􀆰 ２ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ２６ ｍ ２２０５ ２

数 ２４ꎬ第 ６ 块板进料ꎬ回流比为 １􀆰 ３ꎬ塔顶丙酸甲酯

产品质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎮ
(３)在上述模拟优化基础上ꎬ通过实验进一步

验证了萃取精馏工艺的可行性ꎮ 最后对某公司

５ ６００ ｔ / ａ 的丙酸甲酯和甲醇混合液开展工程设计ꎬ
本研究为甲醇和丙酸甲酯共沸体系的分离提供了
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