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摘要:针对乙二醇丁醚混合物的特征和分离要求ꎬ提出用隔壁精馏塔(ＤＷＣ)分离混合物的工艺ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟技

术开展塔的优化设计与节能分析ꎮ 首先设计出分离混合物的传统双塔工艺ꎬ在此基础上对 ＤＷＣ 进行设计与优化ꎮ 为了考察
ＤＷＣ 工艺的可行性和节能效果ꎬ研究采用能量衡算和损失分析 ２ 种方法对系统的用能特性进行分析ꎮ 结果表明ꎬ相比于传
统双塔工艺ꎬＤＷＣ 的再沸器负荷、冷凝器负荷分别减少了 ２７􀆰 ４％、３２􀆰 ４％ꎬ总损失减少了 ３３􀆰 ７％ꎬ体现了 ＤＷＣ 工艺的节能
优势ꎮ
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　 　 精馏是工业领域应用最广泛的分离技术ꎬ具有

易于大规模生产、技术成熟可靠等优点ꎬ但也存在设

备投资大、分离能耗高的问题ꎮ 所以精馏节能技术

一直是研究的热点问题之一[１－３]ꎮ 在众多的精馏节

能技术中ꎬ基于热耦合概念和原理的隔壁精馏塔

(ＤＷＣ)成为近年来研究和开发的重点[４]ꎮ
ＤＷＣ 是一种与完全热耦合精馏塔拥有等效热

力学意义但设备费用更低的塔设备[５]ꎮ 原理是在

普通精馏塔内设置一块竖直绝热隔板ꎬ将其分为公

共精馏段、公共提馏段、预分馏段和侧线精馏段 ４ 个

部分ꎬ从而在单个塔体内实现 ３ 种组分的分离[６]ꎮ
研究表明ꎬＤＷＣ 具有节约能源和节省投资的双重优

势ꎬ与传统双塔流程相比ꎬ隔壁精馏塔可节省约

３０％的能耗和设备投资ꎬ 同时还可节约安装空

间[７－９]ꎮ 需要说明ꎬ隔壁塔虽然在节能降耗和提高

热力学效率上表现出巨大的潜力ꎬ但并不是所有分

离体系都适合采用该技术ꎮ 研究和工业应用表

明[１０－１１]ꎬ适宜采用 ＤＷＣ 技术的要求是:①待分离混

合物中轻重组分含量相当ꎬ中间组分的质量分数需

超过 ２０％ꎬ且在 ６６％左右最佳ꎻ②轻组分对中间组

分的相对挥发度和中间组分对重组分的相对挥发度

相差不大ꎻ③对中间组分的分离纯度要求较高ꎻ④整

个分离过程的操作压力需要保持恒定ꎮ 目前ꎬ国内

外关于隔壁塔的研究和应用主要集中在烃类、醇类、
醛类、酮类、酯类混合物的分离中ꎬ并且已经成功实

现工业化[１２－１５]ꎮ
本研究将 ＤＷＣ 技术应用于一种新的分离体

系———辽宁奥克化学集团乙氧基化厂乙二醇丁醚混

合物的分离ꎮ 本文中研究的目的是建立 ＤＷＣ 的优

化设计方法并考察节能效果ꎬ为该技术的工业化应
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用奠定理论基础并提供模型支持ꎮ

１　 待分离混合物特征与传统分离流程

１􀆰 １　 待分离混合物条件与分离要求

本文中待分离混合物是正丁醇(Ｎ－ｂｕｔａｎｏｌ)和
环氧乙烷反应的混合物ꎬ包括未转化的正丁醇和反

应生成的乙二醇单丁醚(ＥＧＭＢＥ)、二乙二醇单丁醚

(ＤＥＧＭＢＥ)和三乙二醇单丁醚(ＴＥＧＭＢＥ)ꎮ 表 １ 为

待分离乙二醇醚混合物的原料条件和分离要求ꎬ其
中 Ｎ、Ｅ、Ｄ、Ｔ 分别代表正丁醇、乙二醇单丁醚、二乙

二醇丁醚、三乙二醇丁醚ꎮ
表 １　 待分离混合物条件及分离要求

进料条件及分离要求 数值

进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３２３０􀆰 ０
进料温度 / ℃ １５０􀆰 ０
进料压力 / ＭＰａ ０􀆰 １２
进料组成(Ｎ / Ｅ / Ｄ / Ｔ) [０􀆰 １７４ꎬ０􀆰 ６９６ꎬ０􀆰 １１９ꎬ０􀆰 ０１１]
沸点 / ℃ (Ｎ / Ｅ / Ｄ / Ｔ) [１１７􀆰 ６ꎬ１７１􀆰 ０ꎬ２３１􀆰 ０ꎬ２７２􀆰 ０]
相对挥发度(Ｎ / Ｅ / Ｄ / Ｔ) [６􀆰 ０５ꎬ１􀆰 ００ꎬ０􀆰 １７ꎬ０􀆰 ０３]
分离要求

　 产品纯度(Ｎ / Ｅ) / ％ [１００􀆰 ０ꎬ９９􀆰 ８]
　 回收率(Ｎ / Ｅ) / ％ [１００􀆰 ０ꎬ９９􀆰 ７]

从表 １ 可以看出ꎬ待分离混合物具有的主要特

征是:①中间组分 ＥＧＭＢＥ 的含量多ꎬ接近 ７０％ꎬ且
轻重组分含量相当ꎻ②４ 种组分之间沸点差较大ꎬ
Ｎ－ｂｕｔａｎｏｌ 和 ＥＧＭＢＥ 的相对挥发度为 ６􀆰 １ꎬＥＧＭＢＥ
和 ＤＥＧＭＢＥ 的相对挥发度为 ５􀆰 ９ꎬ两者相差不大ꎻ
③体系内无共沸物形成ꎮ 从 ＤＷＣ 的适宜性分析ꎬ
本文中待分离混合物适宜用 ＤＷＣ 工艺进行分离ꎮ
１􀆰 ２　 传统双塔分离流程模拟设计

依据乙二醇丁醚混合物的条件ꎬ可采用传统的

直接顺序精馏来实现混合物的分离要求ꎮ 具体方法

是:①首先利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中 ＤＳＴＷＵ 模块建

立分离流程ꎬ 进行简捷设计ꎻ ② 物性模型选择

ＵＮＩＦＡＣꎬ精馏塔常压操作ꎬ计算模型采用平衡级模

型ꎻ③把简捷设计的模拟结果作为以 ＲａｄＦｒａｃ 模块

进行严格模拟的初值ꎬ流程模拟如图 １ 所示ꎻ④对该

流程的优化ꎬ采用灵敏度分析ꎬ以回流比为目标优化

操作条件ꎬ以产品质量为约束条件进行ꎮ 图 １ 给出

了优化的操作参数和模拟结果ꎮ 需要说明ꎬ该工艺

的冷却介质和加热介质分别采用 ３０℃的循环水和

２５０℃的水蒸汽ꎮ 基于此公用工程条件ꎬ分离乙二醇

丁醚混合物的传统双塔流程很难进行塔间热集成ꎬ
故采用隔壁塔工艺进行节能分析ꎮ

图 １　 传统分离流程及设计参数

２　 隔壁塔分离混合物的工艺及模拟设计

２􀆰 １　 隔壁塔分离混合物的流程

从 ＤＷＣ 的适用性分析ꎬ本文中待分离混合物

适宜用 ＤＷＣ 技术进行分离ꎮ 图 ２ 为分离乙二醇丁

醚混合物的 ＤＷＣ 构型ꎬ其中轻组分 Ｎ－ｂｕｔａｎｏｌ 从塔

的顶部采出ꎬ中间组分 ＥＧＭＢＥ 为含量最多的组分ꎬ
从 ＤＷＣ 的侧线精馏段采出ꎬＤＷＣ 塔釜产品包括少

量 ＥＧＭＢＥ 和全部 ＤＥＧＭＢＥ、ＴＥＧＭＢＥ(塔釜采出少

量 ＥＧＭＢＥ 的原因是降低塔釜温度ꎬ使其满足加热

介质的温度条件)ꎮ

图 ２　 分离乙二醇丁醚混合物的隔壁塔示意图

２􀆰 ２　 隔壁塔模拟设计方法和结果

目前有大量关于 ＤＷＣ 模拟设计的文献报

道[１６－１８]ꎬ本研究主要采用文献[１６]提出的方法ꎮ 具

体是: ① 采用与 ＤＷＣ 具有等效热力学意义的

Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔进行模拟设计ꎬ如图 ３ 所示ꎮ ②以图 １ 的

双塔精馏流程为基础设计 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔ꎬ即后者的关键

设计参数和分离要求和前者相同ꎬ并按文献[１６]的
方法进行模拟设计ꎮ ③以回流比最小为目标ꎬ以
表 １ 中的分离要求为限定条件ꎬ通过灵敏度分析方

法得到塔优化的设计参数ꎮ 由以上方法设计得到的
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ＤＷＣ 模拟结果见图 ４ꎬ其中 Ｒ 代表回流比ꎬＲＬ 代表

液相分配比ꎬＲＶ 代表气相分配比ꎮ

图 ３　 分离乙二醇丁醚混合物的 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔示意图

图 ４　 隔壁塔分离流程及设计参数

３　 隔壁塔分离混合物的节能效果分析

３􀆰 １　 分析方法

ＤＷＣ 应用于一个新的分离体系是否可行还需

考察其经济性ꎮ 前期的研究表明ꎬ相对于传统的双

塔精馏流程ꎬＤＷＣ 在设备投资费用方面具有明显优

势ꎬ所以本文中仅从能量方面进行比较分析ꎮ 为了

全面比较和深层次分析 ＤＷＣ 的节能效果ꎬ本研究

采用热力学第一定律和第二定律相结合的分析方

法ꎬ其中前者用于分析比较 ＤＷＣ 和传统双塔的总

用能数量(冷凝器负荷和再沸器负荷)ꎬ后者用于比

较 ２ 种工艺的损失大小ꎮ 方法实施时ꎬ将损失

分为塔板(分离)损失和换热器损失 ２ 部分考

虑ꎬ其中塔板上的损失通过 Ａｓｐｅｎ 模拟软件计算ꎬ
冷凝器和再沸器的损失计算方法如式(１)和式

(２) [１９]ꎮ 其中冷却介质选择循环水ꎬ进口温度取

３０℃ꎬ出口温度取 ４０℃ꎮ
冷凝器的损失计算:
Ｅｘｌｏｓｓꎬｃｏｎｄ ＝ ｍｃｏｏｌ(Ｅｘｃｏｏｌꎬｉｎ － Ｅｘｃｏｏｌꎬｏｕｔ) ＋ Ｌ２(ＥｘＶ

１ － ＥｘＬ
２) (１)

　 　 再沸器的损失计算:
Ｅｘｌｏｓｓꎬｒｅｂ ＝ Ｖｎ(ＥｘＬ

ｎ－１ － ＥｘＶ
ｎ ) ＋ Ｑｒｅｂ(１ － Ｔ０ / Ｔｒｅｂ) (２)

式中ꎬＥｘ 代表ꎬｋＷꎻｃｏｎｄ 代表冷凝器ꎻｒｅｂ 代表再

沸器ꎻｃｏｏｌ 代表冷却剂ꎻＬ 代表液相流量ꎬｋｇ / ｈꎻＶ 代表

气相流量ꎬｋｇ / ｈꎻｍ 代表质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻＱ 代表热负

荷ꎬｋＷꎻＴ 为温度ꎬＫꎻｎ 代表塔板数ꎻ０ 指环境状态ꎮ
３􀆰 ２　 传统双塔流程与隔壁塔的能耗比较

３􀆰 ２􀆰 １　 总用能比较

表 ２ 给出了 ＤＷＣ 和传统双塔精馏流程冷凝器

和再沸器的计算结果ꎮ 从结果看出ꎬＤＷＣ 的再沸

器、冷凝器负荷比传统双塔流程分别降低了 １７７􀆰 ２、
１８７􀆰 ４ ｋＷꎬ降低比例分别为 ２７􀆰 ４％、２９􀆰 ２％ꎬ此表明

ＤＷＣ 在热力学第一定律方面具有明显的节能优

越性ꎮ
表 ２　 隔壁塔与传统双塔流程换热器负荷比较

热负荷 /
ｋＷ

ＤＷＣ
传统双塔流程

Ｔ１ Ｔ２

节能效果 /
％

再沸器 ４３５􀆰 ８ ２７６􀆰 ５ ３２３􀆰 ９ ２７􀆰 ４
冷凝器 －３９２􀆰 ７ －２６３􀆰 ７ －３１６􀆰 ９ ３２􀆰 ４

３􀆰 ２􀆰 ２　 损失比较

运用建立的损失计算方法ꎬ首先对 ＤＷＣ 和

传统双塔精馏流程的总塔板损失(分离损失)、
冷凝器总损失和再沸器总损失进行比较ꎬ结果

见表 ３ꎮ
表 ３　 ２ 种不同工艺的损失比较 ｋＷ

　 损失 隔壁塔 传统双塔

冷凝器损失 ８０􀆰 ３ １４８􀆰 ０
再沸器损失 ９􀆰 ３ ３４􀆰 ７
塔板损失 ５４􀆰 ０ ３４􀆰 ０
总损失 １４３􀆰 ６ ２１６􀆰 ７

由表 ３ 可知:①ＤＷＣ 冷凝器损失小于传统双

塔冷凝器的总损失(减小 ４５􀆰 ７％)ꎬ其原因可归结

为双塔流程中 Ｔ２ 塔的冷凝器存在更大的传热温差ꎮ
在双塔精馏流中ꎬ Ｔ２ 塔顶气相物料的温度为

１７０􀆰 ５℃ꎬ与冷却介质传热温差过大是导致损失的

主要 原 因ꎬ 而 ＤＷＣ 塔 顶 气 相 物 料 的 温 度 为

１１７􀆰 ０℃ꎬ传热温差相对小ꎬ传热损失相应更小ꎮ
②ＤＷＣ 再沸器损失小于传统双塔再沸器的总

损失(减小 ７３􀆰 ２％)ꎬ与冷凝器情况相同ꎬ其原因也

归结为双塔流程中 Ｔ１ 再沸器传热温差更大ꎮ
③ＤＷＣ 塔板总的损失比双塔流程更大 (增加

３７􀆰 ０％)ꎬ其原因在于 ＤＷＣ 两端的传热温差更大ꎬ
组分浓度变化更大ꎬ即传热和传质引起的不可逆性

更大ꎮ ④在系统总损失中ꎬ换热器的损失占据

􀅰３３２􀅰
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了很大比例ꎬ其中 ＤＷＣ 换热器的总损失占系统

总损失的 ６２􀆰 ４％ꎬ双塔精馏流程总换热器的总

损失占系统总损失的 ８４􀆰 ３％ꎮ ⑤从系统总的

损失看(塔板总损失＋换热器总的损失)ꎬＤＷＣ
总的损失更小ꎬ比传统双塔流程减小了 ３３􀆰 ７％ꎬ
这是因为 ＤＷＣ 减少了一个再沸器和冷凝器ꎮ 综上

可认为ꎬ由于换热器总的损失占了系统总损失

的一半以上ꎬ所以因减少冷凝器和再沸器数量ꎬ进而

减少过程不可逆性是 ＤＷＣ 节能的核心所在ꎮ

４　 结论

提出应用隔壁精馏塔分离乙二醇单丁醚混合物

的新工艺ꎬ建立了传统双塔工艺和 ＤＷＣ 工艺的模

拟设计方法ꎬ并进行了节能分析ꎬ结果如下ꎮ
(１)与传统直接分离流程相比ꎬＤＷＣ 的再沸器

负荷减少 ２７􀆰 ４％ꎬ冷凝器负荷减少 ３２􀆰 ４％ꎬ再沸器

损失降低 ７３􀆰 ２％ꎬ冷凝器损失降低 ４５􀆰 ７％ꎬ塔
板损失增加 ３７􀆰 ０％ꎬ但总损失降低 ３３􀆰 ７％ꎬ表
明 ＤＷＣ 在热力学第一定律和第二定律方面均具有

节能优势ꎮ
(２)系统中换热器总的损失占了总损失的

一半以上ꎬＤＷＣ 节能的核心原因在于减少了冷凝器

和再沸器数量ꎮ
(３)采用 ＤＷＣ 分离乙二醇丁醚混合物是可行的ꎬ

具有技术经济优越性ꎬ研究建立的方法和取得的结果

将为 ＤＷＣ 技术产业化奠定重要理论和模型基础ꎮ
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　 　 (上接第 ２３０ 页)
双效和三效精馏分别比普通精馏减少 ４７􀆰 ２％ 和

５０􀆰 ９％的投资费用ꎮ
(３)综合考虑ꎬ质量分数为 １５％ ＤＡＭＣ 废水不

能采用四效精馏ꎻ质量分数为 ５％的 ＤＭＡＣ 废水的

回收ꎬ三效和四效差别很小ꎬ相差仅有 ２􀆰 ５％左右ꎬ
所以质量分数为 ５％ ~ １５％的 ＤＭＡＣ 膜工业废水的

回收工艺ꎬ采用减压逆流三效精馏为最优方案ꎮ
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