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常规变压精馏和变压热集成精馏
分离乙腈和水的模拟
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(常州大学石油化工学院ꎬ江苏 常州 ２１３１６４)
摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对乙腈和水的分离分别采用常规变压精馏工艺和变压热集成精馏工艺进行模拟ꎬ选用 ＵＮＩＱＵＥ

物性方法进行计算ꎬ以能耗最低为目标函数ꎬ满足乙腈和水的质量分数都不低于 ９９％ꎬ对常规变压精馏和变压热集成精馏进行
了分析ꎬ从而确定最佳工艺ꎮ 对于常规变压精馏工艺ꎬ高压塔理论板数为 １４ꎬ进料板位置 ９ꎬ回流比 １􀆰 １ꎻ常压塔理论板数为
１２ꎬ进料板位置 ８ꎬ回流比 １􀆰 ６ꎮ 对于变压热集成精馏工艺ꎬ高压塔进料板位置为 ７ꎬ回流比为 １􀆰 １７ꎻ常压塔进料板位置为 ８ꎬ
回流比为 １􀆰 ６ꎮ 与常规变压精馏相比ꎬ变压热集成精馏再沸器能耗降低 ４９􀆰 ７５％ꎬ冷凝器能耗降低 ５１􀆰 ５３％ꎬ且无需增加再沸
器和冷凝器ꎮ
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　 　 近年来ꎬ一些学者比较了不同的均相和非均相

夹带剂ꎬ用于分离乙腈生产装置的产品混合物[１－２]ꎬ
提高乙腈的回收率和纯度ꎬ其纯度是作为溶剂应用

所需的 ９９％ꎮ Ｓｈｅｎ 等[３]、Ｚｈａｎｇ 等[４]、Ｌｕｙｂｅｎ 等[５]

使用不同的方法来分离二元共沸混合物ꎬ例如渗透

蒸发、吸附、变压精馏、萃取精馏和均相或非均相共

沸精馏ꎬ以及结合这些选择的混合方法ꎮ 渗透蒸发

是一种在膜的辅助下分离近沸混合物或共沸物的节

能方法ꎬ但是不利于大规模分离ꎬ而膜再生非常困难

以至于很难适合于工业生产ꎮ
采取变压精馏能分离最小沸点或最大沸点共沸

物[６－８]ꎮ Ｚｈａｎｇ 等[９]研究了四氢呋喃 /甲醇、正庚烷 /
异丁醇和甲苯 /乙醇的实例中的变压精馏性能ꎮ

Ｌｕｙｂｅｎ[１０] 以四氢呋喃 /水、丙酮 /甲醇和二异丙醚 /
异丙醇为例ꎬ研究了变压精馏过程的稳态以及动态

控制ꎬＳｈｉｒｚａｄ 等[１１]、Ｌｕｙｂｅｎ[１０] 和 Ｗａｎｇ 等[１２] 也分别

用乙酸甲酯 /甲醇、乙酸乙酯 /乙醇、甲醇 /氯仿和水 /
乙二胺的混合物进行了探索ꎮ 然而ꎬ对分离最大沸

点共沸物的经济性和可控性的研究相对少见ꎬ有些

研究解决了(包括变压精馏)对含乙腈混合物的分

离[１３－１４]ꎬ本文中将在已有基础上提出一种更加节能

的方法来分离乙腈 /水ꎮ

１　 乙腈－水体系常规变压精馏工艺

１􀆰 １　 乙腈－水体系基础数据及常规变压精馏流程

乙腈－水体系的处理量 ２ ５００ ｋｇ / ｈꎬ其中乙腈质
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量分数 ８５％、水质量分数 １５％ꎮ 分离要求为乙腈和

水不低于质量分数 ９９％ꎮ 常见的极性溶液由于液

相非理想性较强ꎬ一般的状态方程并不适用ꎬ该类溶

液中各组分的逸度可以通过活度系数模型来计算ꎮ
乙腈和水体系是极性物系ꎬ因此选择活度系数法ꎬ最
后确定 ＵＮＩＱＵＡＣ 物性方程来模拟[１５]ꎮ

乙腈和水体系形成最小的共沸物ꎬ图 １ 为乙

腈－水体系在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 和 ４００ ｋＰａ 下的气液平

衡 Ｔ－ｘ－ｙ 图ꎮ 从图中可以看出ꎬ在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 时ꎬ
共沸物的组成在 ７６􀆰 ６３℃ 时乙腈的质量分数为

８２􀆰 ５２％ꎮ 在 ４００ ｋＰａ 时ꎬ共沸物的组成在 １２１􀆰 ４５℃
时乙腈的质量分数为 ７５􀆰 １５％ꎮ 从图中可以看出ꎬ
改变压力能使共沸组成发生变化ꎬ因此可以使用变

压精馏来获得高纯度产品ꎮ

１—ｙ １０１􀆰 ３２５ ｋＰａꎻ２—ｙ ４００ ｋＰａꎻ３—ｘ １０１􀆰 ３２５ ｋＰａꎻ４—ｘ ４００ ｋＰａ

图 １　 乙腈－水体系在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 和 ４００ ｋＰａ
下的气液平衡 Ｔ－ｘ－ｙ 图

乙腈－水体系常规变压精馏的流程如图 ２ 所

示ꎬ乙腈质量分数为 ０􀆰 ８５ 的乙腈－水混合物 Ｆ(与低

压塔塔顶物流 Ｄ２ 混合后)进入高压塔ꎬ经过高压塔

ＨＰＣ 的分离作用ꎬ在 ＨＰＣ 塔底得到所要求的乙腈

产品ꎬ塔顶出料 Ｄ１ 为乙腈和水在此压力下的共沸

物ꎬ该物流进入常压塔 ＬＰＣꎬ经常压塔 ＬＰＣ 的分离

作用ꎬ在 ＬＰＣ 塔底得到所要求的水ꎬ在塔顶形成常

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 乙腈－水体系常规变压精馏流程

压下该体系的共沸物 Ｄ２ꎬ以循环液的形式和新鲜物

料 Ｆ 混合后进入高压塔 ＨＰＣ 中继续进行分离ꎮ
１􀆰 ２　 乙腈 －水体系常规变压精馏理论塔板数的

优化

理论塔板数是精馏分离工艺的一个重要指标ꎬ
通常理论塔板数多有利于产品的分离ꎬ但是ꎬ随着理

论塔板数的增大ꎬ设备的成本也会随之增大ꎬ因此计

算了高压塔、常压塔理论板数对塔釜产品纯度的影

响如图 ３、图 ４ 所示ꎮ

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ３　 高压塔理论塔板数对分离效果的影响

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ４　 常压塔理论塔板数对分离效果的影响

由图 ３ 可知对于高压塔而言ꎬ理论塔板数的增

多有利于乙腈的分离ꎬ当理论塔板数为 １４ 时ꎬ塔釜

乙腈纯度超过 ９９％ꎻ当理论塔板数继续增大ꎬ乙腈

纯度基本保持不变ꎬ但增加塔板数会增大设备费用ꎬ
所以确定高压塔的塔板数为 １４ꎮ

由图 ４ 可知对于常压塔理论塔板数对塔釜出料

水的纯度的影响与高压塔相似ꎮ 随着常压塔理论塔

板数的增大ꎬ塔釜水的纯度逐渐升高ꎮ 当达到 １２ 块

板后ꎬ水的纯度基本呈平稳趋势ꎮ 因此ꎬ常压塔的合

理理论塔板数为 １２ꎮ
１􀆰 ３　 乙腈 －水体系常规变压精馏进料板位置的

优化

进料板位置对精馏过程的能耗产生一定的影

响ꎬ适宜的进料板位置对产品的收率和纯度影响很

大ꎮ 因此选择合适的进料板位置对结果的优化产生

影响ꎮ 选取塔底产品组成为控制指标ꎬ进行灵敏度
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分析ꎮ 灵敏度分析结果见图 ５、图 ６ꎮ

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ５　 高压塔进料板位置对产品质量分数的影响

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ６　 常压塔进料板位置对产品质量分数的影响

图 ５ 是高压塔进料板位置对产品纯度的影响ꎮ
由图 ５ 可知ꎬ随着进料板数的增大ꎬ乙腈的质量分数

逐渐增大ꎬ当进料板位置在第 ９ 块塔板时ꎬ乙腈质量

分数已经超过 ９９％ꎬ达到分离要求ꎮ 因此选择第 ９
块板为最佳进料板位置ꎮ

图 ６ 是常压塔进料板位置对产品质量分数的影

响ꎮ 由图 ６ 可知ꎬ随着进料板数的增大ꎬ水的质量分

数逐渐增大ꎬ当进料板位置在第 ８ 块塔板时ꎬ塔底水

的质量分数超过 ９９％ꎬ且进料板数继续增大时ꎬ水
的质量分数变化不大ꎮ 因此选择第 ８ 块板为最佳进

料板位置ꎮ
１􀆰 ４　 乙腈－水体系常规变压精馏回流比的优化

回流比加大有利于提高产品的质量分数ꎬ但是

如果产品质量分数已经达到规定的分离要求时ꎬ再
加大回流比ꎬ塔釜再沸器的能耗将相应增加ꎬ操作费

用随之增大ꎬ因此ꎬ回流比并不是越大越好ꎬ应根据

分离要求选择合适的回流比ꎮ
图 ７ 中横坐标为高压塔回流比ꎬ纵坐标为产品

乙腈和水的质量分数ꎮ 在回流比为 １􀆰 １ 时ꎬ塔底产

品的质量分数已经达到要求ꎬ当回流比继续增大ꎬ乙
腈质量分数变化呈平稳趋势ꎬ反而会增加能耗ꎬ因此

选择最佳回流比为 １􀆰 １ꎮ 图 ８ 中横坐标为常压塔回

流比ꎬ纵坐标为产品乙腈和水的质量分数ꎮ 在回流

比为 １􀆰 ６ 时ꎬ塔顶乙腈和水的组成已经达到共沸组

成ꎬ塔底产品的质量分数已经达到要求ꎬ再加大回流

比对其影响不大ꎬ因此最佳回流比为 １􀆰 ６ꎮ

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ７　 高压塔回流比对产品纯度的影响

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ８　 低压塔回流比对水纯度的影响

２　 乙腈－水体系变压热集成精馏工艺

２􀆰 １　 乙腈－水体系变压热集成精馏流程

变压热集成精馏分离乙腈和水混合物工艺流程

如图 ９ 所示ꎮ 原料流股 Ｆ 和循环流股 Ｒｅｃｙｃｌｅ 混合

后进入高压塔 ＨＰＣꎬ经高压塔 ＨＰＣ 的分离作用ꎬ高
压塔塔釜得到所需乙腈产品ꎬＨＰＣ 塔顶气相流股作

为热流股进入换热器(ＨＥ)ꎬ与从常压塔 ＬＰＣ 塔釜

流出的流股进行换热ꎬ经换热后ꎬ低压塔塔底流股

(Ｂ４)经换热器(ＨＥ)换热后进入低压塔塔釜ꎬ高压

　 　 　 　 　 　 　

图 ９　 变压热集成精馏分离乙腈和水混合物

工艺流程
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塔塔顶流股(Ｄ２)换热后的液体一部分进入低压塔

ＬＰＣꎬ经低压塔的分离作用ꎬ在塔底得到所需质量分

数的水ꎬ低压塔塔顶形成共沸物 Ｒｅｃｙｃｌｅ 流股和新

鲜物料流股混合后进入高压塔进行分离ꎮ
２􀆰 ２　 乙腈－水体系变压热集成精馏进料料板位置

的优化

高压塔进料位置对乙腈质量分数和塔底再沸器

热负荷的影响如图 １０ 所示ꎬ从图 １０ 中可以看出ꎬ当
塔板位置增大ꎬ乙腈质量分数和塔釜热负荷均随之

增大ꎬ 当进料位置为 ７ 时ꎬ 乙腈质量分数大于

９９􀆰 １％ꎬ并且进料位置继续增大时乙腈质量分数变

化不大ꎮ 因此选择第 ７ 块塔板为进料位置ꎮ

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—热集成高压塔再沸器热负荷

图 １０　 高压塔进料位置对乙腈纯度和

塔底再沸器热负荷影响

常压塔进料位置对乙腈质量分数和塔底再沸器

热负荷的影响如图 １１ 所示ꎬ从图中可以看出ꎬ当进

料板位置增大ꎬ乙腈质量分数增大ꎬ而常压塔再沸器

热负荷一直减小ꎬ这是因为高压塔温度较高ꎬ塔顶出

料温度比低压塔任何位置温度高ꎮ 而在第 ８ 块塔板

后ꎬ乙腈质量分数和塔釜热负荷基本不变ꎬ因此选择

第 ８ 块塔板为常压塔进料位置ꎮ

１—Ｃ２Ｈ３Ｎꎻ２—热集成低压塔再沸器热负荷

图 １１　 常压塔进料位置对水纯度和

塔底再沸器热负荷影响

２􀆰 ３　 常规变压精馏和变压热集成精馏工艺的对比

通过常规变压精馏工艺和变压热集成精馏 ２ 种

工艺分离乙腈和水得到计算结果如表 １ꎬ变压热集

成工艺利用高压塔和常压塔的压力差ꎬ进行高压塔

和低压塔热耦合ꎬ使高压塔塔顶蒸汽的冷凝潜热作

为低压塔再沸器的热源ꎬ比传统变压精馏工艺再沸

器节能 ４９􀆰 ７５％ꎬ冷凝器节能 ５１􀆰 ５３％ꎮ
表 １　 ２ 种工艺优化模拟计算结果

参数

常规变压精馏工艺 变压热集成精馏工艺

高压

精馏塔

常压

精馏塔

高压

精馏塔

常压

精馏塔

塔顶压力(绝压) / ｋＰａ ４００ １０１􀆰 ３２５ ４００ １０１􀆰 ３２５
塔顶温度 / ℃ １２１􀆰 ３ ７６􀆰 ５ １２１􀆰 ３２２ ７６􀆰 ５２３
塔底温度 / ℃ １３０􀆰 ４ ９９􀆰 ７ １３０􀆰 ３７９ ９９􀆰 ４８８３
理论板数 / 块 １４ １２ １４ １２
进料板位置 ９ ８ ７ ８
回流比 １􀆰 １ １􀆰 ６ １􀆰 １７ １􀆰 ６
塔底再沸器热负荷 / ｋＷ ２９１１􀆰 ５１ ２６４３􀆰 ５６ ２７９１􀆰 ４６ ０
塔顶冷凝器热负荷 / ｋＷ －２５４９􀆰 ７８ －２８１３􀆰 １５ ０ －２５９９􀆰 ４７

３　 小结

(１)由气液平衡相图 Ｔ－ｘ－ｙ 图可以看出ꎬ乙腈－
水体系对压力较为敏感ꎬ共沸组成乙腈质量分数随

压力的增大而减小ꎬ选择变压精馏工艺分离乙腈－
水混合物ꎬ并确定高压塔的压力为 ４００ ｋＰａꎮ

(２)对理论塔板数、进料板位置、回流比等参数

用灵敏度进行分析并且进行了优化ꎬ得到最佳工艺

参数ꎮ 对于变压热集成精馏工艺ꎬ高压塔理论塔板

数为 １４ꎬ进料板位置为第 ７ 块ꎬ回流比为 １􀆰 １７ꎬ常压

塔理论塔板数为 １２ꎬ进料板位置为第 ８ 块塔板ꎬ回
流比为 １􀆰 ６ꎮ

(３)利用高压塔和常压塔的压力差ꎬ进行高压

塔和低压塔热耦合ꎬ使高压塔塔顶蒸汽的冷凝潜热

作为低压塔再沸器的热源ꎮ 与常规变压精馏工艺相

比ꎬ变压热集成精馏工艺再沸器可以节能 ４９􀆰 ７５％ꎬ
冷凝器节能 ５１􀆰 ５３％ꎮ
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平行测定 ５ 份)ꎬ结果如表 １ 所示ꎮ 从表 １ 可以看

出ꎬ平均加标回收率为 ９６􀆰 ５％ ~ １０４􀆰 ５％ꎬ相对标准

偏差为 １􀆰 ８％~ ２􀆰 ７％ꎬ表明该方法具有较高的准确

度和精密度ꎬ可用于实际样品中多巴胺的定量分析ꎮ
表 １　 样品分析结果及回收试验(ｎ＝５)

样品
加入标准量 /

(μｍｏｌ􀅰Ｌ－１)

测得平均值 /

(μｍｏｌ􀅰Ｌ－１)

平均回收率 /

％

相对标准

偏差 / ％

１＃ ４􀆰 ０ ４􀆰 ０６ １０１􀆰 ５ ２􀆰 ３

　 ８􀆰 ０ ８􀆰 ２８ １０３􀆰 ５ １􀆰 ９

　 １２􀆰 ０ １１􀆰 ５８ ９６􀆰 ５ ２􀆰 ６

２＃ ５􀆰 ０ ４􀆰 ９１ ９８􀆰 ２ １􀆰 ８

　 １０􀆰 ０ １０􀆰 ４５ １０４􀆰 ５ ２􀆰 １

　 １５􀆰 ０ １４􀆰 ９４ ９９􀆰 ６ ２􀆰 ７

３　 结论

建立基于煤基碳点“关－开”型荧光探针检测多

巴胺含量的荧光分析法ꎮ 该方法具有操作简单快

速、灵敏度高及选择性好等优点ꎬ可用于人血清和尿

液中多巴胺的快速定量分析ꎮ
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