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摘要:以乙醇－正丙醇－正丁醇为分离体系ꎬ研究回流比、气液分配比等操作参数对隔壁塔分离效果的影响ꎮ 将常规双塔精

馏序列转化为隔壁精馏序列并保证各操作参数的最优值ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件对乙醇－正丙醇－正丁醇三组元的常规精馏

序列和隔壁塔精馏序列进行模拟分析ꎬ探究隔壁精馏工艺最佳操作区域及节能效果ꎬ模拟结果表明ꎬ在满足分离要求下ꎬ气液分

配比存在一个相互关联关系ꎬ使隔壁塔精馏序列存在一个再沸器热负荷最小的最佳操作区域ꎮ 与常规精馏序列相比ꎬ完成相同

的分离任务ꎬ隔壁塔精馏序列再沸器节能 ６ ９５４􀆰 ３６８ ｋＷꎬ冷凝器热负荷减少 ２ ９３４􀆰 ２９１ ｋＷꎮ 结果表明ꎬ隔壁塔精馏序列不但提

高了热力学效率、降低了能耗ꎬ并且大幅降低设备投资ꎮ
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　 　 精馏是化工生产中应用最广泛的化工单元操作

之一ꎬ能耗约占全球能耗的 ３％[１]ꎬ占整个化工过程

能耗的 ４０％~７０％ꎮ 精馏过程的巨大能耗及较低的

热力学效率直接影响了化工产品成本及化工过程工

业的发展ꎮ 如果在精馏过程中采用节能技术ꎬ所节

约的能量以及产生的经济效益将极为可观ꎮ 隔壁塔

作为精馏过程集成强化的一个有效手段ꎬ近年来逐

渐成为工程领域专家们研究的热点ꎮ
隔壁精馏塔( ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎬＤＷＣ)作为

一种新型的节能精馏装置[２－３]ꎬ常规隔壁精馏结构

是在普通精馏塔中部设置一块垂直隔板ꎬ将塔分成

４ 个区域[４－５]:公共精馏段(隔壁顶部)、公共提馏段

(隔壁底部)、预分离段(隔板左侧)以及侧线精馏段

(隔板右侧)ꎮ 这种特殊塔结构实现了塔内多股物

流的传质、传热ꎬ以及单塔多组分的分离[６－７]ꎬ不但

提高了热力学效率、降低能耗ꎬ而且减少了设备

投资[８－１０]ꎮ
对于乙醇－正丙醇－正丁醇三组元分离体系ꎬ常

规的分离序列采用双塔工艺ꎬ在建造和运行方面都

很简单ꎬ由于没有进行节能处理ꎬ分离的能耗很高ꎬ
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塔的分离负荷很大ꎬ针对双塔工艺的部分缺点ꎬ本文

中搭建乙醇－正丙醇－正丁醇三组元隔壁塔模型ꎬ从
隔壁塔顶得到乙醇ꎬ塔釜得到正丁醇ꎬ侧线得到正丙

醇ꎬ探究隔壁塔精馏技术的可行性ꎬ并针对隔板

气[１１－１２]、液分配比[１３－１５] 对隔壁塔产品质量及能耗

的影响进行深入研究ꎬ探究隔壁两侧气液分配比

的关联性ꎬ探寻隔壁塔的最佳操作工况ꎬ其中液相

分配比[１６]定义为 ＲＬ ＝ ＱＬꎬ１２ / Ｌꎬ气相分配比为 ＲＶ ＝
ＱＶꎬ１２ / Ｖꎮ

１　 搭建常规精馏序列和隔壁塔

图 １ 为乙醇－正丙醇－正丁醇三组元常规精馏

直接序列ꎬ该流程主要包括 ２ 个精馏塔及两塔附属

的再沸器和冷凝器ꎮ 图 ２ 为隔壁塔流程ꎬ该流程主

要包括主塔、副塔及主塔冷凝器、再沸器ꎮ 本文中提

出的隔壁塔设计以常规精馏序列为基础ꎬ两者的进

料状态、产品纯度以及塔压力等操作条件均相同ꎬ与
常规精馏序列的不同在于隔壁精馏序列副塔的塔顶

没有冷凝器ꎬ塔釜没有再沸器ꎬ通过增加 ４ 股互连物

流提供隔壁精馏塔副塔的塔底蒸气和塔顶回流ꎬ流
程更加复杂ꎬ可以直接分离三组分混合物ꎮ

图 １　 常规精馏序列

图 ２　 隔壁精馏序列结构

隔壁精馏塔的搭建按照 Ｓａｌｖａｄｏｒ 等提出的

Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔简捷计算的三塔模型[１７－１８]ꎬ可以通过互

连物流来实现主塔与副塔之间的气液交换ꎬ从主塔

精馏段采出一股液相物流 ＱＬꎬ１２进入副塔的顶部ꎬ为
副塔提供液相回流ꎬ从主塔的提馏段采出一股气相

物流 Ｑｖꎬ１２进入副塔底部ꎬ为副塔提供蒸汽ꎬ通过互

连物流的方式代替常规精馏序列中 Ｔ２ 塔的冷凝器

和再沸器ꎬ提高热力学效率ꎬ同时在适当的位置采出

侧线产品ꎬ减少常规精馏序列中间组分的返混效应ꎬ
进一步提高精馏序列的热力学效率ꎮ 由于 Ｐｅｔｌｙｕｋ
和隔壁塔的浓度曲线、热负荷以及性能等都是相同

的ꎬ因此在热力学上ꎬ可认为两者是等效的ꎬ以

Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔代替隔板塔进行模拟计算ꎮ

２　 精馏序列严格模拟计算

常规精馏序列的严格模拟过程采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
软件中 ２ 个 ＲａｄＦｒａｃ 模块相互连接建立流程ꎬ如图 １
所示ꎻ隔壁精馏塔的严格模拟过程采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
软件 Ｍｕｌｔｉｆｒａｃ－Ｐｅｔｌｙｕｋ 模块进行ꎬ流程图如图 ２ 所

示ꎻ在 ２ 精馏序列中 Ａ 代表乙醇ꎬＢ 代表正丙醇ꎬＣ
代表正丁醇ꎬ进料状态均为饱和液体常压进料ꎬ进料

流量 １ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ进料摩尔比 ｎ(乙醇) ∶ ｎ(正丙

醇) ∶ｎ(正丁醇)＝ ３ ∶５ ∶２ꎬ系统操作压力为 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ
分离要求均为乙醇质量分数≥９９％ꎬ正丙醇质量分

数≥９８％ꎬ正丁醇质量分数≥９７􀆰 ５％ꎮ
图 １ 所示的常规精馏序列中ꎬＴ１ 塔的理论塔板

为 ２７ 块ꎬＴ２ 塔的理论塔板数为 ２０ 块ꎬＴ１ 塔在第 ８
块板进料ꎬ塔顶得到乙醇产品ꎬＴ２ 塔由第 １１ 块塔板

进料ꎬ塔顶得到正丙醇产品ꎬ塔釜得到正丁醇产品ꎮ
图 ２ 所示的隔壁精馏序列中ꎬ主塔为 ４７ 块塔板ꎬ预
分离塔为 ２３ 块塔板ꎬ预分离塔顶物流与主塔的联接

位置 Ｎ１ 选取第 １４ 块塔板(基于主塔)ꎬ互连物流

Ｎ２ 选取基于主塔的第 ３９ 块板为预分离塔塔底物流

与主塔的联接位置ꎮ 塔顶得到乙醇产品ꎬ塔釜得到

正丁醇产品ꎬ侧线采出正丙醇产品ꎮ 经过严格模拟

计算得常规精馏序列和隔壁精馏序列各塔的详细操

作参数如表 １ 所示ꎮ
表 １　 常规精馏序列和隔壁精馏序列各塔操作参数

参数
常规精馏序列 隔壁精馏序列

Ｔ１ 塔 Ｔ２ 塔 主塔 预分离塔

理论板数 / 块 ２７ ２０ ４７ ２３

进料温度 / ℃ ２０ ９７ — ２０

进料位置 ８ １１ — １１

塔顶流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２００ ５００ ２００ —

塔釜流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８００ ３００ ３００ —

３　 隔壁精馏工艺最佳操作区间模拟探究

３􀆰 １　 主塔回流比的优化

隔壁精馏塔的能耗以及产品的纯度与主塔回流

比有较大关联ꎬ图 ３ 展示了隔壁精馏塔产品纯度与
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主塔回流比的关系ꎮ 在气液分配比固定的情况下ꎬ
随着回流比的增加ꎬ乙醇、正丙醇、正丁醇的质量分

数均增加ꎬ当 Ｒ 大于 １０ 时ꎬ３ 产品的质量分数增加

平缓ꎬ而随着回流比 Ｒ 的增加ꎬ再沸器和冷凝器的

热负荷将按比例增大ꎬ从而增加塔的操作费用ꎬ不满

足经济性要求ꎬ当回流比等于 １０ 时ꎬ乙醇、正丙醇、
正丁醇的质量分数满足分离要求ꎬ综合考虑ꎬ决定回

流比 Ｒ 为 １０ꎮ

１—Ｃ２Ｈ６Ｏꎻ２—Ｃ３Ｈ８Ｏꎻ３—Ｃ４Ｈ１０Ｏꎻ４—再沸器热负荷

图 ３　 摩尔回流比对隔壁精馏塔

产品质量分数的影响

３􀆰 ２　 气液分配比的影响

图 ４ 反映了当主塔回流比为 １０ 时ꎬ液相分配比

ＲＬ 对隔壁塔分离效果的影响ꎬ由图 ４ 可以看出ꎬ乙
醇质量分数随液相分配比 ＲＬ 的增加而减小ꎬ正丙醇

和正丁醇随液相分配比 ＲＬ 的增加先增大后减小ꎬ这
是由于塔内公共精馏段下降的液相物流在隔壁两侧

进行分配时ꎬ必须同时满足隔壁两侧的气液平衡关

系ꎬ才能取得最佳的分离效果ꎮ

１—Ｃ２Ｈ６Ｏꎻ２—Ｃ３Ｈ８Ｏꎻ３—Ｃ４Ｈ１０Ｏ

图 ４　 液相分配比 ＲＬ 对隔壁塔三

产品质量分数的影响

液相分配比 ＲＬ 在[０􀆰 ２３０ꎬ０􀆰 ２５０]时ꎬ三产物质

量分数均已处于较高水平ꎬ再增加分配比会导致三

产品品质降低ꎬ故液相分配比 ＲＬ 选择在[０􀆰 ２３０ꎬ
０􀆰 ２５０]范围较好ꎮ

图 ５ 反映了当主塔回流比为 １０ꎬ液相分配比 ＲＬ

为 ０􀆰 ２４０ 时ꎬ气相分配比 ＲＶ 对隔壁塔分离效果的影

响ꎮ 由图 ５ 可以看出ꎬ乙醇质量分数随气相分配比

ＲＶ 增加而增大ꎬ正丙醇和正丁醇质量分数随气相分

配比 ＲＶ 增大而减小ꎮ 当 Ｒｖ 大于 ０􀆰 ４２ 时ꎬ三产品质

量分数变化趋于平缓ꎬ此时气相分配比 Ｒｖ 的增加

对分离效果的影响甚微ꎬ综合考虑ꎬ气相分配比 ＲＶ

选择在[０􀆰 ４１ꎬ０􀆰 ４３]范围比较好ꎮ

１—Ｃ２Ｈ６Ｏꎻ２—Ｃ３Ｈ８Ｏꎻ３—Ｃ４Ｈ１０Ｏꎻ

图 ５　 气相分配比 ＲＶ 对隔壁塔三

产品质量分数的影响

３􀆰 ３　 隔壁塔精馏操作的能耗分析

以操作的最低能耗为优化目标ꎬ在满足三产品

的分离要求下ꎬ考察气液分配比对再沸器的影响ꎬ模
拟结果如图 ６ 所示ꎮ 图 ６ 表示了气液分配比对再沸

器的影响ꎬ当主塔回流比、液相分配比一定时ꎬ随着

气相分配比 ＲＶ 的增加ꎬ再沸器热负荷先减少后增

加ꎬ存在一个最小值ꎬ不同液相分配比 ＲＬ 下的再沸

器热负荷最小值也随着 ＲＶ 的变化先减小后增大ꎮ

１—ＲＬ ＝ ０􀆰 ２３ꎻ２—ＲＬ ＝ ０􀆰 ２４ꎻ３—ＲＬ ＝ ０􀆰 ３０ꎻ

４—ＲＬ ＝ ０􀆰 ３２ꎻ５—ＲＬ ＝ ０􀆰 ３７

图 ６　 气液分配比对再沸器热负荷的影响

由图 ６ 的变化规律可以看出ꎬ在满足产品分离

要求的情况下ꎬ气液分配比对再沸器热负荷有显著

的影响ꎬ当 ＲＬ (ＲＶ ) 一定时ꎬ气 (液) 相分配比 ＲＶ

(ＲＬ)在某个范围内存在最佳操作点ꎬ使再沸器热负

荷最小ꎻ当调节气液分配比 ＲＶ、ＲＬ 使隔壁两侧气液

分配比相匹配时ꎬ隔壁塔存在一个最佳操作区域使

隔壁塔再沸器热负荷最小ꎬ此操作点附近再沸器热

负荷变化剧烈ꎬ且 ＲＶ 与 ＲＬ 值相互对应ꎮ
图 ７ 中的曲线表示在不同 ＲＶ 下的再沸器热负

荷最小值的变化趋势ꎬ直线表示在与此 ＲＶ 相对应
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的 ＲＬ 值ꎬ由图 ７ 可以看出ꎬ当 ＲＬ 在[０􀆰 ２３ꎬ０􀆰 ２４]范
围内ꎬＲＶ 在[０􀆰 ４２ꎬ０􀆰 ４４]范围内ꎬ再沸器的热负荷较

小ꎬ曲线变化较平缓ꎬ操作的稳定性好ꎬ此范围即为

该物系的最佳操作区间ꎬ在实际操作中ꎬ当液(气)
相分配比 ＲＬ(ＲＶ)在线调节比较困难时ꎬ可以根据

ＲＶ 与 ＲＬ 之间一一对应的关系ꎬ调节 ＲＶ(ＲＬ)ꎬ使隔

壁塔处于相对的最佳工况ꎬ减低再沸器的热负荷ꎬ降
低能耗ꎬ提高热力学效率ꎮ

１—再沸器热负荷ꎻ２—液相分配比

图 ７　 气液分配最佳

３􀆰 ４　 常规精馏序列与隔壁精馏序列热力学计算

结果

表 ２ 为常规精馏序列和隔壁精馏序列的热力学

计算结果ꎮ 由表 ２ 可知ꎬ对于乙醇－正丙醇－正丁醇

三组元分离过程ꎬ常规精馏序列与隔壁精馏序列的

最小分离功基本相同ꎮ 这是由于最小分离功是一个

状态函数ꎬ其值只与进出系统的各物流的有效能的

差值有关ꎬ本案例中常规精馏序列与隔壁精馏序列

的初始参数及分离要求是相同的ꎬ因此最小分离功

是相等的ꎮ
表 ２　 常规精馏序列与隔壁精馏序列热力学计算结果

参数
常规精馏序列 隔壁精馏序列

Ｔ１ 塔 Ｔ２ 塔 主塔 副塔

总冷凝器负荷 / ｋＷ ２６７４１􀆰 ９４７５ ２３８０７􀆰 ６５７

总再沸器负荷 / ｋＷ ３１５６０􀆰 ６１１３ ２４６０６􀆰 ２４３３

最小分离功 / ｋＷ ４２􀆰 ２４９ ４２􀆰 ２４９

有效能损失 / ｋＷ １１８２􀆰 ７３９ ８００􀆰 ４４９

总输入有效能 / ｋＷ １２２４􀆰 ９８８ ８４２􀆰 ６９８

热力学效效 / ％ ３􀆰 ４５ ５􀆰 ０１

节能效果 / ％ ０(标准) ３１􀆰 １４

但是常规精馏序列的有效能损失为 １ １８２􀆰 ７３９
ｋＷꎬ隔壁精馏序列的有效能损失为 ８００􀆰 ４４９ ｋＷꎬ比
常规精馏序列少得多ꎬ同时ꎬ由于有效能损失的增

加ꎬ总有效能输入要相应增加才能满足分离要求ꎬ因
此常规精馏序列总的有效能输入为 １ ２２４􀆰 ９８８ ｋＷꎬ

隔壁精馏序列总的有效能输入为 ８４２􀆰 ６９８ ｋＷꎬ常规

精馏序列再沸器总负荷为 ３１ ５６０􀆰 ６１１ ３ ｋＷꎬ隔壁精

馏序列再沸器热负荷为 ２４ ６０６􀆰 ２４３ ３ ｋＷꎬ后者比前

者节能约 ２２􀆰 ０３％ꎬ常规精馏序列的热力学效率为

３􀆰 ４５％ꎬ隔壁精馏序列的热力学效率为 ５􀆰 ０１％ꎬ后者

比前者提高了 ３１􀆰 １４％ꎮ

４　 结论

(１)结果表明ꎬ分离乙醇－正丙醇－正丁醇三组

元时ꎬ当主塔回流比 Ｒ 为 １０ꎬ液相分配比 ＲＬ 为

０􀆰 ２４０ꎬ气相分配比 ＲＶ 为 ０􀆰 ４２５ 时ꎬ隔壁精馏序列的

分离效果较好ꎬ且能耗较低ꎮ
(２)模拟计算表明ꎬ分离乙醇－正丙醇－正丁醇

三组元混合物时ꎬ在满足分离要求的情况下ꎬ存在一

个使隔壁塔再沸器热负荷最小的操作区间ꎬ此操作

区域 ＲＬ 为[０􀆰 ２３ꎬ０􀆰 ２４]ꎬＲＶ 为[０􀆰 ４２ꎬ０􀆰 ４４]ꎬ且 ＲＬ

与 ＲＶ 相互关联ꎬ且一一对应ꎮ
(３)通过模拟得出ꎬ分离乙醇－正丙醇－正丁醇

三组元混合物时ꎬ隔壁精馏序列节能效果明显ꎬ与常

规精馏序列相比冷凝器热负荷减少 ２ ９３４􀆰 ２９ ｋＷꎬ
再沸器节能 ６ ９５４􀆰 ３６８ ｋＷꎬ且节省了 １ 个冷凝器、再
沸器及相关附属设备ꎬ大大减低设备投资费用ꎮ
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酯、水、苯等形成共沸物由塔顶采出后ꎬ部分回流ꎬ部
分循环至 Ｃ３ 罐ꎮ Ｃ１ 塔釜水解产物醋酸和甲醇送入

Ｃ２ 回收塔ꎮ 在 Ｃ２ 回收塔中ꎬ高浓度甲醇侧线采出ꎬ
塔釜为含水醋酸产品ꎬ塔顶蒸气进入塔顶冷凝器冷

凝ꎬ冷凝液大部分回流至 Ｃ３ 罐ꎮ

图 １　 醋酸甲酯水解工艺流程

１􀆰 ２　 反应动力学

醋酸甲酯水解过程是典型的可逆反应过程(Ａ＋
Ｂ－Ｃ＋Ｄ)ꎬ反应方程式如下:

ＣＨ３ＣＯＯＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ
Ｋ ＋

Ｋ －
􀜡􀜠􀜓 ＣＨ３ＣＯＯＨ ＋ ＣＨ３ＯＨ

　 　 在催化水解醋酸甲酯过程中ꎬ采用 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ３５
型树脂作为固体催化剂催化水解醋酸甲酯ꎬ宏观动

力学方程[１０]为:
ｒ ＝ ｍ(Ｋ ＋ ｗａｗｂ － Ｋ － ｗｃｗｄ)

　 　 其中:
Ｋ ＋ ＝ １􀆰 １６１ × １０５ｅｘｐ( － ５８ ６００ / ＲＴ)
Ｋ － ＝ １􀆰 ６４８ × １０４ｅｘｐ( － ４７ ９８０ / ＲＴ)

式中ꎬｒ 为反应速率ꎻＫ＋和 Ｋ－分别为正反应与逆反应

的反应速率常数ꎻｍ 为催化剂质量ꎻｗａ、ｗｂ、ｗｃ、ｗｄ 分

别为反应物醋酸甲酯、水、甲醇和醋酸的质量分数ꎻ
Ｔ 为温度ꎻＲ 为摩尔气体常数ꎮ

２　 厂级控制结构设计

２􀆰 １　 经济厂级控制结构(ＣＳ１)设计

基于“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计准则的经济厂级控制采

用自上而下的设计思路ꎬ具体步骤[７－９ꎬ１１]如下ꎮ
(１)确定控制目标和控制自由度:在稳态优化

设计基础上ꎬ根据工艺要求ꎬ合理确定产品质量和目

标产物作为设计控制结构的控制目标ꎬ并确定控制

系统的被控变量ꎮ
(２)经济控制回路设计:选择与经济指标相关

或间接相关的被控变量设计经济控制回路ꎮ 所述的

经济指标为产物的产量和质量ꎬ所述的与经济指标

相关的被控变量通常是工艺的进料量、精馏塔的上

升蒸气量和产物纯度(或不纯度)ꎮ
(３)平衡控制回路设计:选择与生产过程密切

相关的温度、压力、液位过程变量以及经济控制回路

剩余的控制自由度设计平衡控制回路ꎮ
(４)扰动运行ꎬ分析控制结构性能ꎬ若性能差则

重新设计平衡控制回路中不常规的回路ꎮ
２􀆰 １􀆰 １　 控制目标与被控变量

醋酸甲酯水解回收工艺在生产指标上有 ２ 个控

制目标:①侧线采出甲醇质量分数大于 ９７％ꎻ②Ｃ２
塔底采出醋酸质量分数>１０％ꎮ

在醋酸甲酯水解回收工艺中ꎬ有 １５ 个被控变

量ꎬ分别是 Ｃ１塔和 Ｃ２塔塔顶、塔底液位 Ｌ１~Ｌ４ꎬ
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