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分隔壁塔侧线采出醋酸乙烯的模拟研究
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摘要:基于乙烯气相法ꎬ运用 Ａｓｐｅｎ 流程模拟软件及分隔壁塔侧线气相采出技术改进了某厂制醋酸乙烯的精制工段ꎮ 分别

考察了分隔壁塔的进料位置、采出位置和流量、液相分配比和回流比等工艺参数对分离效果和能耗的影响ꎬ通过优化和灵敏度

分析ꎬ确定了最佳的工艺操作参数ꎮ 结果显示ꎬ与常规双塔精馏技术相比ꎬ分隔壁塔的冷凝负荷节约了 ２７􀆰 ６９％ꎬ再沸器负荷节

约了 １７􀆰 ３４％ꎮ 表明分隔壁塔技术在醋酸乙烯工业化生产中有广阔的应用前景ꎮ
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　 　 醋酸乙烯(ＶＡＣ)也称为醋酸乙烯酯ꎬ是用醋酸

和乙烯或乙炔为原料反应生成的一种重要的有机化

工产品ꎬ主要用于生成与醋酸乙烯有关的聚合物产

品ꎬ有聚乙烯醇(ＰＶＡ)、聚醋酸乙烯(ＰＶＡＣ)和醋酸

乙烯－乙烯共聚物(ＥＶＡ)等ꎬ同时也用于生产黏结

剂和涂料工业等化学试剂ꎮ 一般的生产工艺可以采

用醋酸、乙烯和氧气为原料ꎬ使用以二氧化硅为载体

的钯金催化剂[１] 在 ０􀆰 ９ ＭＰａ、１６０℃的条件下ꎬ通过

反应工段、气体分离压缩工段、脱碳工段和精制工段

制得高纯度的醋酸乙烯ꎮ
在 ＶＡＣ 精制提纯工艺中普遍采用双塔精馏技

术ꎮ 精馏是利用混合物中各组分挥发度不同而将各

组分加以分离的一种分离过程ꎬ目前世界上所有和

化工相关的行业都会涉及精馏ꎬ通过精馏ꎬ可以从二

元物系或者多元物系中获得所需要的高纯度的物

质ꎬ但是精馏过程能耗巨大ꎬ据估计ꎬ化工过程中

４０％~７０％的能耗用于精馏ꎬ而精馏能耗占其中的

９５％[２]ꎮ 因此ꎬ随着世界能源利用不断紧缩的情况ꎬ
研究和开发新的精馏技术尤为重要ꎮ 分隔壁塔

(ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎬ ＤＷＣ) 最 早 于 １９３３ 年 由

Ｌｕｓｔｅｒ[３]因裂解气的分离提出ꎮ 其原理是在普通精

馏塔内设置 １ 块竖直绝热隔板ꎬ将其分为上段(公
共精馏段)、下段(公共提馏段)、隔板分开的精馏进

料段(预分馏段)和中间采出(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[４]ꎬ其中

副塔为预分馏段[５]ꎮ Ｅｒｒｉｃｏ 等[６] 指出ꎬ对于某些给

定的物料ꎬ分隔壁塔和常规精馏塔相比ꎬ节能最高可

达到 ６０％以上ꎬ设备投资节省 ３０％ꎮ 例如苯－甲苯－
二甲苯的分离中ꎬ分隔壁塔在完成相同的分离任务

前提下ꎬ所需的冷量和热量都大幅度减小ꎬ能耗为常

规塔的 ６６􀆰 ９％[７]ꎮ 由此可见ꎬ分隔壁塔能大幅度降

低装置能耗ꎬ提高热效率ꎬ减少设备投资ꎬ同时能获

得高纯度的产品ꎮ 近几年来ꎬ分隔壁塔还在萃取精

馏[８]、反应精馏[９]、共沸精馏[１０]得到了应用ꎮ
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考虑到分隔壁塔技术比双塔精馏更加经济ꎬ本
文中运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟采用分隔壁塔侧线气

相采出 ＶＡＣ 技术ꎬ研究了分隔壁塔的进料位置、侧
线采出位置、侧线采出流量、液相分配比和回流比工

艺参数对分离效果和能耗的影响ꎬ为解决 ＶＡＣ 精制

工段使用常规精馏技术导致的能耗高、设备投资大

的问题提供一定的解决方案ꎮ

１　 流程模拟

１􀆰 １　 热力学模型的选择

由于本工段的进料组成主要由醋酸甲酯、丙烯

醛、乙醛、醋酸乙烯和醋酸乙酯组成ꎬ该混合物系表

现为极性非理想系ꎬ使用 ＮＲＴＬ 方程模型可以很好

地描述强非理想溶液的气液平衡[１１－１２]ꎮ 所以流程

模拟采用 ＮＲＴＬ 热力学模型ꎮ
１􀆰 ２　 模拟的建立

ＶＡＣ 精制工段常规精馏技术如图 １ 所示ꎬ而采

用分隔壁塔可在 １ 个塔内完成ꎬ如图 ２ 所示ꎮ

Ｔ２—低沸物分离塔ꎻＴ３—高沸物分离塔ꎻ
ＰＢＱ—阻聚剂对苯醌(同下)ꎻＶＡＰ－１—低沸物ꎻ

ＶＡＰ－２—高纯度的 ＶＡＣꎻＢＯＴ－２—高沸物

图 １　 醋酸乙烯精制工段常规精馏流程

图 ２　 醋酸乙烯精制工段分隔壁塔流程

２　 分隔壁塔的模拟研究

分隔壁塔的精馏模拟如图 ２ 所示ꎬ某厂的精馏

塔进料组成如表 １ꎮ
塔的操作压力为 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ其中主塔的理论板

数为 ６５ 块ꎬ副塔的理论板数为 １５ 块ꎬ进料位置为副

塔的第 ４ 块理论板ꎬ阻聚剂 ＰＢＱ 从副塔的塔顶进

　 　 　 　 　 　 　表 １　 醋酸乙烯精制工段进料组成

ＦＥＥＤ ＰＢＱ ＦＥＥＤ ＰＢＱ

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １６２４０􀆰 ０１ ２２３􀆰 ４８ 　 　

质量分数 　 　 　 　

　 Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ００５ 　 　 　

　 ＶＡＣ ０􀆰 ９７６ ０􀆰 ９９５ 　 　

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ０１２ 　 　 　

　 Ｃ３Ｈ４Ｏ ８􀆰 ９６×１０－４ 　 　 　

　 Ｃ３Ｈ６Ｏ２ 　 　 ０􀆰 ００１ 　

　 Ｃ４Ｈ８Ｏ２ 　 　 ０􀆰 ００２ 　

　 Ｃ２Ｈ４Ｏ 　 　 ０􀆰 ００３ 　

　 ＰＢＱ 　 　 　 ０􀆰 ００５

入ꎬ主塔的摩尔回流比为 ６􀆰 ０ꎬ液相由主塔的第 １４
块板抽出到副塔的第 １ 块板ꎬ流量为 ２４５ ｋｍｏｌ / ｈꎻ气
相由主塔的第 ３６ 块抽出到副塔的第 ２０ 块板ꎬ流量

为 ３６０ ｋｍｏｌ / ｈꎻ隔板位置为第 ２７ 块理论板ꎬ气相采

出流量为 １５５ ｋｍｏｌ / ｈꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟ꎬ研究

分隔壁塔的进料位置、侧线采出位置、侧线采出流

量、液相分配比和回流比工艺参数对分离效果和能

耗的影响ꎮ
２􀆰 １　 进料位置的分析

在其他条件不变的情况下ꎬ改变进料位置ꎬ考察

不同的进料位置对分隔壁塔的分离效果和能耗的影

响ꎮ 分析结果如图 ３ 所示ꎮ

１—侧线产品中的 ＶＡＣ 质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷

图 ３　 进料位置对分离效果和热负荷的影响

从图 ３ 可以看出ꎬ随着进料位置的增加ꎬ醋酸乙

烯的质量分数在不断下降ꎬ在第 １ ~ ４ 块板时ꎬ醋酸

乙烯分离效果最好ꎬ但是随进料位置的增加ꎬ冷凝器

的热负荷也在增大ꎮ 综合考虑ꎬ选择最佳的进料位

置为副塔的第 １ 块板ꎮ
２􀆰 ２　 侧线采出位置的分析

在分隔壁塔中ꎬ侧线采出位置的不同会直接影

响产品的分离纯度ꎬ在其他条件不变的情况下ꎬ考察

不同的侧线采出位置对分隔壁塔分离效果的影响ꎮ
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分析结果如图 ４ 所示ꎮ

１—侧线产品中的 ＶＡＣ 质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷

图 ４　 侧线采出位置对分离效果和热负荷的影响

醋酸乙烯作为中间组分需要从主塔的其中 １ 块

塔板侧线采出ꎬ从图 ４ 可以发现ꎬ当侧线采出位置为

第 ２７~３０ 块板时ꎬ醋酸乙烯的分离效果最好ꎬ但是

随着侧线采出位置的增大ꎬ所需要的冷凝器热负

荷也逐渐增大ꎬ同时重组分醋酸乙酯的采出也会

增加ꎮ 综合考虑ꎬ选择最佳的侧线采出位置为第

２７ 块板ꎮ
２􀆰 ３　 侧线采出流量的分析

醋酸乙烯作为最终的产品ꎬ所以醋酸乙烯的产

量高低直接决定收益的高低ꎬ但是侧线采出的流量

增大或减小对产品的纯度和塔的热负荷有着密切的

影响ꎬ因此在保持其他条件不变的情况下ꎬ考察了侧

线采出流量对分隔壁塔的分离效果和热负荷的影

响ꎮ 分析结果如图 ５ 所示ꎮ

１—侧线产品中的 ＶＡＣ 质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷

图 ５　 侧线采出流量对分离效果和热负荷的影响

从图 ５ 可以发现ꎬ随着侧线采出流量的增加ꎬ醋
酸乙烯的质量分数变化显著ꎬ冷凝器的热负荷也随

之变化较大ꎬ这是因为侧线采出流量的增大ꎬ侧线产

品中重组分含量变大ꎬ导致纯度下降ꎬ同时塔顶的重

组分采出量减少ꎬ降低了冷凝器所需热负荷ꎮ 当侧

线采出流量大于 １５５ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ醋酸乙烯的质量分

数已不符合要求ꎮ 综合考虑ꎬ选择侧线采出流量为

１５５ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 ４　 液相分配比的分析

液相分配比是指从主塔某块塔板流向副塔的液

相流量与该板总液相流量的比值ꎮ 在进料状态ꎬ采
出位置、采出流量和回流比等其他条件不变的情况

下ꎬ考察不同的液相分配比对分隔壁塔分离效果和

热负荷的影响ꎮ 分析结果如图 ６ 所示ꎮ

１—侧线产品中的 ＶＡＣ 质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷

图 ６　 液相分配比对分离效果和热负荷的影响

从图 ６ 可以发现ꎬ当液相分配比增加时ꎬ醋酸乙

烯质量分数增加ꎬ冷凝器热负荷先减小后增大ꎬ当液

相分配比为 ０􀆰 ８７ 时ꎬ冷凝器所需热负荷最小ꎬ醋酸

乙烯质量分数也符合要求ꎮ 综合考虑ꎬ当液相分配

比为 ０􀆰 ８７ 时ꎬ分隔壁塔的分离效果最佳ꎮ
２􀆰 ５　 回流比的分析

在精馏操作中ꎬ回流比是一个重要的参数ꎬ回流

比的大小对塔的分离程度、操作负荷和操作费用起

着重要的作用ꎮ 在保持塔的各项操作条件不变的情

况下ꎬ考察回流比的变化对分隔壁塔的分离效果和

热负荷的影响ꎮ 分析结果如图 ７ 所示ꎮ

１—侧线产品中的 ＶＡＣ 质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷

图 ７　 回流比对分离效果和热负荷的影响

从图 ７ 的分析结果可以发现ꎬ和传统的精馏方

法类似ꎬ回流比增大ꎬ醋酸乙烯质量分数越大ꎬ相应

的冷凝器的热负荷也越高ꎬ当回流比为 ６􀆰 ０ 时ꎬ醋酸

乙烯质量分数已满足要求ꎬ若继续增大回流比ꎬ所需

要的热负荷也随之增加ꎮ 综合考虑ꎬ在满足分离要

求的同时保证能耗最低ꎬ所以选取较为合适的回流

比为 ６􀆰 ０ꎮ

３　 常规精馏与分隔壁塔的能耗分析

在进料条件相同的情况下ꎬ２ 种流程完成相同
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的分离任务ꎬ比较两者各自所需消耗的冷凝器热负

荷和再沸器热负荷大小ꎮ 分析结果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 常规精馏与分隔壁塔能耗比较 ｋＷ

　 冷凝器热负荷 再沸器热负荷

常规精馏 Ｔ２ －２２１０􀆰 ４８ ３００８􀆰 ２１

常规精馏 Ｔ３ －１３７９􀆰 ９９ ２７１３􀆰 ６７

常规精馏总计 －３５９０􀆰 ４７ ５７２１􀆰 ８８

分隔壁塔 －２５９６􀆰 ２４ ４７２９􀆰 ５２

由表 ２ 可知ꎬ在相同的进料组成和分离任务情

况下ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟结果表明ꎬ分隔壁塔比常

规精馏的分离能耗要节约 ２７􀆰 ６９％的冷凝器热负

荷ꎬ节约 １７􀆰 ３４％的再沸器热负荷ꎮ

４　 不同的醋酸乙烯进料组成对产品单位能
耗的影响

　 　 在保持分隔壁塔的主塔和副塔理论塔板数不

变ꎬ且分离任务也不变的情况下ꎬ改变进料中醋酸乙

烯的质量分数来考察产品单位能耗的变化情况ꎮ 其

中单位能耗的计算参照«石油化工设计能耗计算标

准»(ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６)ꎮ 分析结果如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 ＶＡＣ 进料质量分数对单位能耗的影响

进料中 ＶＡＣ 质量分数 ０􀆰 ９７６ ０􀆰 ９５０ ０􀆰 ９３０

ＶＡＣ 产量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １３􀆰 ３４ ８􀆰 ６１ ６􀆰 ７２

消耗 ０􀆰 ３ ＭＰａ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７􀆰 ７７ １２􀆰 ９９ ３０􀆰 ８８

蒸汽折算成标准油 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５１２􀆰 ６８ ８５７􀆰 ５４ ２０３７􀆰 ３６

单位能耗 / (ｋｇ􀅰ｔ－１) ３８􀆰 ４２ ９９􀆰 ６０ ３０３􀆰 ４４

从表 ３ 可以发现ꎬ当进料中醋酸乙烯质量分数

从 ９７􀆰 ６％变为 ９５％时ꎬ单位能耗(折标准油)增加了

６１􀆰 １８ ｋｇ / ｔꎬ当变为 ９３％时单位能耗增加了 ２６５􀆰 ０２
ｋｇ / ｔꎬ醋酸乙烯质量分数的降低是因为进料中低沸

物和高沸物杂质的增加ꎬ其中低沸物较为容易分离ꎬ
但高沸物醋酸乙酯与产品醋酸乙烯同属于有机溶

剂ꎬ相互溶解ꎬ因此较难分离ꎬ所以要得到高纯度的

醋酸乙烯必然要增加更多的蒸汽ꎮ

５　 结论

(１)运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某厂醋酸乙烯精制

工段进行了分隔壁塔模拟ꎬ在与常规精馏相同的进

料条件和分离任务情况下ꎬ得到了最佳的工艺参数:
分隔壁塔的主塔理论板数为 ６５ 块板ꎻ副塔的理论板

数为 １５ 块板ꎻ进料位置为副塔的第 １ 块板ꎬ其中阻

聚剂 ＰＢＱ 进料位置也为副塔的第 １ 块板ꎻ副塔的液

相回流采出位置为主塔的第 １４ 块板ꎬ副塔的气相回

流采出位置为主塔的第 ３６ 块板ꎻ侧线采出的位置为

主塔的第 ２７ 块板ꎻ侧线采出流量为 １５５ ｋｍｏｌ / ｈꎻ液
相分配比为 ０􀆰 ８７ꎻ摩尔回流比为 ６􀆰 ０ꎮ

(２)通过能耗分析ꎬ与常规双塔精馏相比ꎬ分隔

壁塔精馏的冷凝器热负荷降低了 ２７􀆰 ６９％ꎬ再沸器

热负荷降低了 １７􀆰 ３４％ꎮ
(３)通过改变进料中醋酸乙烯质量分数来分析

单位能耗的变化ꎬ得出了随着进料中醋酸乙烯质量

分数的降低ꎬ单位能耗会大幅度增加ꎬ这也间接说明

了在实际生产中若分隔壁塔的塔釜加热蒸汽量突然

增大ꎬ则很可能是某个工段出了问题ꎮ
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