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摘要:针对丙酸丙酯生产工艺能耗大的特点ꎬ提出了一种塔釜闪蒸热泵辅助反应精馏生产丙酸丙酯的新工艺ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ￣
Ｐｌｕｓ 软件对常规反应精馏生产丙酸丙酯流程和塔釜闪蒸热泵辅助反应精馏生产丙酸丙酯流程进行模拟ꎬ对塔釜闪蒸热泵辅助

精馏流程中的节流阀出口压力进行了优化ꎬ得到最优工艺操作条件ꎮ 并利用温焓图比较了 ２ 个流程的热回收情况ꎮ 最后对常

规反应精馏生产丙酸丙酯流程与塔釜闪蒸热泵辅助精馏流程的能耗和年度总投资进行计算比较ꎮ 结果表明ꎬ与常规反应精馏

流程相比ꎬ塔釜闪蒸热泵辅助精馏流程降低能耗 ３３􀆰 ８９％ꎬ年度总费用降低 ４２􀆰 ３５％ꎬ是一种经济、节能的工艺流程ꎮ
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　 　 丙酸丙酯(ＰＲＯＰＲＯ)是一种广泛使用的精细化

学品ꎬ在涂料和油墨中可以作为优良的化学溶

剂[１]ꎻ作为一种无毒、无害的化合物可以取代一些

能引起空气污染的芳香烃化合物溶剂[２]ꎮ 现有的

丙酸丙酯合成生产方法存在生产时间长、能源消耗

大、后续加工复杂等问题[３]ꎮ 虽然有的研究中使用

了反应精馏技术合成丙酸丙酯ꎬ解决了部分问题ꎬ但
是能耗大、投资成本高的缺点一直存在[４]ꎮ

热泵精馏技术作为一种能有效提高精馏过程热

效率的节能方法ꎬ受到国内外学者的广泛关注[５－６]ꎮ
热泵技术利用压缩机提高塔顶蒸汽的温度和压力ꎬ
变成高温高压蒸汽后与塔釜出料的液体进行热量的

交换[７]ꎮ 再沸器的热量全部来自过程内部的热量ꎬ
不再需要外部供热ꎬ冷凝器的冷公用工程需求因此

也大幅度降低ꎬ达到节能的目的[８－９]ꎮ Ｌｅｏ 等[１０] 研

究了热泵精馏过程分离乙烯－乙烷体系的节能效

果ꎮ 结果表明ꎬ与基础流程相比ꎬ热泵精馏工艺流程

可以减少 ４４％的能耗ꎮ Ｅｄｕａｒｄｏ 等[１１]研究了 ２ 种不

同的热泵精馏方法ꎬ分别是塔顶蒸汽压缩热泵精馏

和塔釜闪蒸热泵精馏ꎬ与常规精馏流程比较ꎬ能耗分

别下降了 ３３％和 ３２％ꎬ年度总投资分别降低了 ９％
和 １０％ꎮ

本研究介绍了一种塔釜闪蒸热泵辅助反应精馏

生产丙酸丙酯的新工艺流程ꎬ旨在降低生产能耗需

求ꎬ研究开发出了一种节能效果明显、经济效益高的

热泵反应精馏流程ꎮ

１　 反应动力学和热力学模型

丙醇(ＰＲＯＯＨ)和丙酸(ＰＲＯＡＣ)酯化反应生成

丙酸丙酯(ＰＲＯＰＲＯ)的方程式如下:

􀅰０９１􀅰
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该反应为可逆反应ꎬ在本研究中使用强酸性阳

离子交换树脂 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ ４６ＴＭ作为催化剂[１２]ꎮ
该反应的反应动力学方程[１２]如下:

ｒｉ ＝ ｍｃａｔꎬｄｒｙｖｉ􀅰ｃａｃｔ{ｋ１(Ｔ)ａｐＯＨ
ａＰＡＣ

－ [ｋ１(Ｔ) / Ｋｅｑ(Ｔ)]ａｐｐａｗ}

(２)
ｋ１(Ｔ) ＝ ７􀆰 ３８１ × １０７ｅｘｐ[ － (５􀆰 ９６３ ０ × １０４) / ＲＴ] (３)

Ｋｅｑ(Ｔ) ＝ ６􀆰 ２６３ｅｘｐ[(４􀆰 ５１９ × １０３) / ＲＴ] (４)

式中ꎬｒｉ 为反应速率ꎬｍｏｌ / ｓꎻｍｃａｔꎬｄｒｙ为干催化剂的质

量ꎬｋｇꎻｖｉ 为第 ｉ 组分的化学计量系数ꎻｃａｃｔ为催化剂

上活性位点的浓度ꎻａｉ 为组件的活动系数ꎻｋ１ 为正

向反应的速率常数ꎻＫｅｑ为活度平衡常数ꎻＲ 为气体

常数ꎻＴ 为温度ꎬＫꎮ

２　 经济评定方法

年度总费用(ＴＡＣ)是计算评价流程经济性的评

估标准[７]ꎬＴＡＣ 通过以下公式得出:
年度总费用 ＝ 操作费用 ＋ 设备费用 / 投资回收期 (５)

式中ꎬ操作费用(ＯＣ)包括电费、冷、热公用工程费

用ꎻ设备费用(ＣＩ)包括塔费用、设备费用、压缩机费

用ꎻ投资回收期设定为 ５ ａꎮ
能耗(ＴＵＣ)是计算评价流程节能效果的评估标

准[７]ꎬＴＵＣ 通过以下公式得出:
ＴＵＣ ＝ Ｑｐ ＋ Ｑｒ ＋ ３Ｑｃｏｍｐ (６)

式中ꎬＱｐ 为预热器的热负荷ꎬｋＷꎻＱｒ 为再沸器的热

负荷ꎬｋＷꎻＱｃｏｍｐ为压缩机的功率ꎬｋＷꎮ

３　 流程描述

３􀆰 １　 常规反应精馏流程

图 １ 为常规反应精馏流程ꎬ由反应精馏塔 ＲＤＣ
和回收塔 ＲＣ 组成ꎮ 反应精馏塔的塔板数为 ４５ 块ꎬ
回收塔的塔板数为 ３５ 块ꎮ 原料丙酸经过预热器 Ｈ１
预热后从反应精馏塔反应段的顶部进料ꎬ原料丙醇

经过预热器 Ｈ２ 预热后从反应精馏塔反应段的底部

进料ꎬ反应精馏塔塔顶蒸汽经过冷凝器 Ｃｏｏｌｅｒ１ 冷凝

后再通过分层器后分为 ２ 股ꎬ１ 股为有机相回流至

塔内ꎬ１ 股为摩尔分率大于 ９９􀆰 ５％的产品水ꎮ 反应

精馏塔塔釜出料从回收塔的第 ２０ 块塔板进料ꎬ回
收塔塔顶出料分为 ２ 股ꎬ１ 股与原料丙醇混合经过

预热器 Ｈ２ 预热后再进入反应精馏塔ꎬ１ 股回流至

回收塔内ꎮ 回收塔塔釜出料为摩尔分数大于

９９􀆰 ７％的产品丙酸丙酯ꎮ 在这个流程中预热器

Ｈ１、Ｈ２ꎬ再沸器 ＢＲ１、ＢＲ２ 都是用低压蒸汽作为热

公用工程ꎬＣｏｏｌｅｒ１、Ｃｏｏｌｅｒ２ 使用冷凝水作为冷公用

工程ꎮ

图 １　 常规反应进精馏流程

　 　 图 ２ 是常规反应精馏流程的温焓( Ｔ－Ｈ)图ꎮ
图中ꎬＱＣＷ为冷凝器 Ｃｏｏｌｅｒ１、Ｃｏｏｌｅｒ２ 的冷公用工程

需求ꎻＱＨ 为预热器 Ｈ１、Ｈ２ 和再沸器 ＢＲ１、ＢＲ２ 的热

公用工程需求ꎮ 在常规反应精馏流程中ꎬＱＨ 为

１ ９２３􀆰 ４５ ｋＷꎻＱＣＷ为 １ ８３７􀆰 ５３ ｋＷꎮ 如图 ２ 所示ꎬ热
复合曲线(ＨＣＣ)与冷负荷曲线(ＣＣＣ)之间没有重

叠ꎬ这意味着系统中的热物流和冷物流之间不能进

行换热ꎮ 需要大量的冷、热公用工程ꎮ 因此ꎬ常规流

􀅰１９１􀅰
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程的节能性优化空间很大ꎮ

图 ２　 常规反应精馏流程温焓图

３􀆰 ２　 塔釜闪蒸式热泵辅助反应精馏工艺流程(ＢＦ－
ＡＤＰ)

在常规反应精馏流程中ꎬ精馏塔塔顶蒸汽的热

量全部被冷凝水带走ꎬ并且塔釜的再沸器需要大量

的热公用工程供热ꎬ这是导致整个流程能耗大的主

要原因ꎮ 如果能将精馏塔塔顶蒸汽的热量充分利

用ꎬ过程中的能耗可以明显降低ꎮ 在本节中ꎬ针对常

规反应精馏流程中存在的不足ꎬ提出了一种塔釜闪

蒸式热泵辅助反应精馏工艺流程(ＢＦ－ＡＤＰ)ꎬ塔釜

闪蒸热泵是以塔釜出料流股作为换热介质ꎬ塔釜出

料的流股经过节流阀降低温度和压力后与塔顶蒸汽

在换热器中换热ꎬ最后通过压缩机提高温度和压力

返回塔釜ꎬ为了保证塔顶蒸汽完全冷凝ꎬ在换热器后

增设冷凝器ꎮ 整个过程充分利用了流程自身产生的

热量ꎬ降低了能耗ꎮ 流程如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 塔釜闪蒸式热泵辅助反应精馏流程图

　 　 从图 ３ 可知ꎬ反应精馏塔塔釜出料分为 ２ 股ꎬ１
股送往回收塔继续分离ꎬ另 １ 股先经过节流阀 Ｖ１
降低温度和压力ꎬ作为冷物流在换热器 ＨＸ２ 中与塔

顶的蒸汽进行换热ꎬ再经过压缩机 ＣＰ１ 提高温度和

压力ꎬ满足反应精馏塔塔釜的温度和压力要求后返

回反应精馏塔塔釜ꎮ 塔顶蒸汽在换热器 ＨＸ１ 提供

热量后经过冷凝器 Ｃｏｏｌｅｒ１ 冷凝进入分离器ꎮ 回收

塔塔釜采出的物流分成 ２ 股ꎬ１ 股经过节流阀 Ｖ２ 降

低温度和压力后作为冷物流在换热器 ＨＸ２ 中与塔

顶蒸汽换热ꎬ经过压缩机 ＣＰ２ 加压提高温度和压

力ꎬ满足回收塔塔釜的温度和压力要求后返回回收

塔塔釜ꎻ另 １ 股流股给原料丙醇在换热器 ＨＸ１ 中加

热后作为高纯度的产品丙酸丙酯采出ꎮ
为了进一步提升流程的节能性和经济性ꎬ在产

品摩尔分数不变的情况下ꎬ对反应精馏塔和回收塔

的节流阀 Ｖ１ 和 Ｖ２ 的出口压力进行优化ꎬ按照先后

顺序ꎬ先对反应精馏塔节流阀 Ｖ１ 的出口压力进行

优化ꎬＶ１ 和 Ｖ２ 的初始出口压力分别为 ０􀆰 ０１９ ＭＰａ
和 ０􀆰 ０３４ ＭＰａꎬ如图 ４ 所示ꎮ

１—ＴＡＣꎻ２—ＴＵＣ

图 ４　 Ｖ１的出口压力对 ＢＦ－ＡＤＰＴＡＣ 和 ＴＵＣ 的影响
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由图 ４ 看出ꎬ当 Ｖ１ 的出口压力设置为 ０􀆰 ０１９ ＭＰａ
时ꎬＢＦ－ＡＤＰ 的 ＴＡＣ 和 ＴＵＣ 最小ꎮ 所以选定 ０􀆰 ０１９
ＭＰａ 为 Ｖ１ 的出口阀压力ꎬ并继续优化回收塔 Ｖ２ 的

出口阀压力ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

１—ＴＡＣꎻ２—ＴＵＣ

图 ５　 Ｖ２ 的出口压力对 ＢＦ－ＡＤＰＴＡＣ 和

ＴＵＣ 的影响

如图 ５ 所示ꎬ当 Ｖ２ 的出口压力设置为 ０􀆰 ０３４ ＭＰａ
时ꎬＢＦ－ＡＤＰ 的 ＴＡＣ 和 ＴＵＣ 取得最小值ꎮ 所以选定

０􀆰 ０３４ ＭＰａ 为 Ｖ２ 出口阀压力ꎮ 最终ꎬＶ１ 的出口压力选

择为 ０􀆰 ０１９ ＭＰａꎻＶ２ 的出口压力选择为 ０􀆰 ０３４ ＭＰａꎮ
图 ６ 为 ＢＦ－ＡＤＰ 的温焓图ꎬＨＣＣ 和 ＣＣＣ 之间

的重叠阴影部分表示 ＢＦ－ＡＤＰ 中的热回收量ꎮ ＱＣＷ

表示 Ｃｏｏｌｅｒ１ 和 Ｃｏｏｌｅｒ２ 的冷公用工程总需求ꎬ而 ＱＨ

表示 Ｈ１ 的热公用工程的总需求ꎮ ＱＣＷ为 ５５９􀆰 ４８ ｋＷꎬ
比常规双塔流程减少 ６９􀆰 ５５％ꎻＱＨ 为 １６４􀆰 ２１ ｋＷꎬ比
常规双塔流程减少 ９１􀆰 ４６％ꎮ

图 ６　 塔釜闪蒸式热泵辅助精馏过程的温焓图

４　 结果比较

表 １ 列出了常规反应精馏流程与塔釜闪蒸式热

泵辅助精馏流程的各项详细数据的对比结果ꎬ和常

规流程相比ꎬＢＦ－ＡＤＰ 中冷凝器、再沸器、预热器的

负荷明显降低ꎬ与常规反应精馏流程相比ꎬ降低了

３３􀆰 ８９％的能耗ꎮ 在 ＢＦ－ＡＤＰ 中ꎬ由于使用了压缩

机ꎬ所以设备费用 ＣＩ 相比常规流程有所增加ꎬ但是

精馏塔的塔顶蒸汽可以直接作为塔釜热源进行供

热ꎬ同时降低了冷凝器的负荷ꎬ减少了冷、热公用工

程的使用ꎬ所以 ＢＦ－ＡＤＰ 的操作费用 ＯＣ 远远小于

常规流程的 ＯＣꎮ 和常规反应精馏流程相比ꎬＢＦ－

ＡＤＰ 的年度总费用 ＴＡＣ 降低了 ４２􀆰 ３５％ꎮ 因此 ＢＦ－
ＡＤＰ 具有更好的经济效益和节能表现ꎮ

表 １　 常规流程与塔釜闪蒸式热泵辅助反应精馏流程

详细对比

　
常规反应精馏流程 ＢＦ－ＡＤＰ

ＲＤＣ ＲＣ ＲＤＣ ＲＣ

塔径 / ｍ ０􀆰 ９４ ０􀆰 ７０ ０􀆰 ９４ ０􀆰 ７１
再沸器能耗 / ｋＷ １０４６􀆰 ８７ ５２２􀆰 ６４ — —
冷凝器能耗 / ｋＷ １３３４􀆰 ４６ ５０３􀆰 ０７ ５００􀆰 ９２ ５８􀆰 ５６
预热器能耗 / ｋＷ ３５３􀆰 ９４ — １６４􀆰 ２６ —
压缩比 — — — —
压缩机功率 / ｋＷ — — ２１３􀆰 ０６ ７８􀆰 ０６
蒸汽费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ５􀆰 ３６ ２􀆰 ００ ０􀆰 ６３ ０

冷公用工程费用 /

　 (１０５ 美元􀅰ａ－１)

０􀆰 ０７ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ００２

催化剂费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ０􀆰 ４１ — ０􀆰 ４１ —

设备费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ７􀆰 ３４ ３􀆰 ７４ ７􀆰 ５１ ４􀆰 ３７

操作费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ５􀆰 ８３ ２􀆰 ０２ ２􀆰 ７９ ０􀆰 ６３

能耗 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) １５６９􀆰 ５１ １０３７􀆰 ５５

年度总费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) １０􀆰 ０６ ５􀆰 ８０

５　 结论

对常规反应精馏生产丙酸丙酯流程与塔釜闪蒸

式热泵辅助反应精馏工艺流程(ＢＦ－ＡＤＰ)进行模

拟ꎬ对 ＢＦ－ＡＤＰ 中的节流阀出口压力进行了优化ꎬ
找到最优的操作条件ꎮ 利用 Ｔ－Ｈ 图对 ２ 个过程的

热回收量进行了对比ꎬ最后通过计算年度总费用

(ＴＡＣ)和能耗(ＴＵＣ)对 ２ 个过程进行了经济性和节

能性的比较ꎬ得出以下结论ꎮ
(１)ＢＦ－ＡＤＰ 不需要改变原反应精馏塔、回收

塔的操作参数ꎬ适合现有常规丙酸丙酯反应精馏生

产流程的改造ꎮ
(２)ＢＦ－ＡＤＰ 流程通过节流阀降低精馏塔塔釜

流股的温度ꎬ使得塔顶蒸汽可以直接给塔釜流股供

热ꎬ同时塔顶蒸汽因为供热ꎬ充分利用了流程自身产

生的热量ꎬ最大限度地降低了过程中冷、热公用工程

的消耗ꎬ通过 Ｔ－Ｈ 图看出热回收总量远大于常规流

程ꎬＴＵＣ 相较于常规流程降低了 ３３􀆰 ８９％ꎮ
(３)ＢＦ－ＡＤＰ 与常规流程相比ꎬ虽然增加了压

缩机以及换热器ꎬ导致 ＣＩ 有所增加ꎬ但是将塔顶蒸

汽的热量用于给塔釜物流加热ꎬ节约了大量热公用

工程并降低冷凝器的负荷ꎬ使得 ＯＣ 远远小于常规

流程的 ＯＣꎮ 与常规流程相比较ꎬＢＦ－ＡＤＰ 的 ＴＡＣ
降低了 ４２􀆰 ３５％ꎬ经济效益显著ꎮ
　 　 　 　 (下转第 １９７ 页)
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烧后生成飘逸酸气ꎬ再经过多级酸吸收工序回收浓

缩为原料盐酸进入配料工序ꎬ实现了大部分盐酸的

循环利用ꎬ从而使生产成本大幅降低ꎮ
３􀆰 ４　 综合利用率高

我国西北煤电基地煤中普遍伴生有铝、镓、锂等

有价金属元素ꎬ且其燃烧后这些元素富集于粉煤灰

中ꎮ 粉煤灰“一步酸溶法”工艺在提取氧化铝的同

时ꎬ实现了镓、锂、稀土等元素的溶出以及富集ꎬ因此

可实现分别提取ꎬ获得更多高附加值的产品ꎬ充分体

现粉煤灰的“吃干榨净”ꎮ 而联产的高附加值产品存在

极大的经济效益ꎬ可有效降低整体工艺生产成本ꎮ
３􀆰 ５　 设备投资成本低

目前ꎬ业界人士认为粉煤灰“一步酸溶法”工艺

成本较高的原因主要还是设备问题ꎬ在很多人的认

知里ꎬ该技术中的盐酸腐蚀性太强ꎬ除高昂的贵金属

外几乎不可能存在耐 １５０℃以上高浓度盐酸腐蚀的

设备ꎬ因此极大地提高了该技术的运行成本ꎮ 但准

资公司通过科研攻关ꎬ开发了耐酸蚀、耐磨蚀的钢衬

耐酸砖反应釜、特种夹管阀等ꎬ使得整体工艺中并无特

殊专用且昂贵的设备ꎬ极大地降低了设备投资成本ꎮ
综上所述ꎬ粉煤灰“一步酸溶法”提取氧化铝工

艺成本远低于相关报道所述ꎬ且经过专业经济分析ꎬ
其完全成本低于 ２ ０００ 元 / ｔ[４]ꎬ具有较强的市场竞

争力ꎮ

４　 结论

粉煤灰“一步酸溶法”提取氧化铝技术以树脂

吸附分离法解决了铝与其他金属元素的高效分离ꎬ

采用自主开发的钢衬耐酸砖溶出装置、特种夹管阀

解决了设备腐蚀、磨蚀问题ꎬ同时借鉴氯碱行业酸气

回收装置ꎬ解决了酸气飘逸问题ꎬ并将工艺过程中产

生的提镓剩余液、除钙洗脱液废水制备成附加值较

高的铁红、净水剂ꎬ将产生的唯一固体废渣高硅尾渣

制备为橡塑填料、建筑材料、分子筛等产品ꎬ实现了

工艺过程中的三废近零排放ꎮ 整个工艺以“资源

化、减量化、再利用”为原则ꎬ实现了低成本提取有

价元素ꎬ为西北煤电基地解决粉煤灰污染ꎬ以及建设

循环经济产业链提供了有力的技术支撑ꎮ
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