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摘要:利用化工模拟软件对隔壁萃取精馏分离醋酸乙烯－甲醇共沸物进行优化ꎮ 采用全局经济优化法ꎬ模拟优化后隔壁萃

取精馏塔的设计参数为:主塔塔板数 ５１ 块ꎬ萃取剂进料位置为第 ２ 块ꎬ进料流率 ３０ １５０ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂流率 １７ ８１０ ｋｇ / ｈꎬ混合物
进料位置为第 １８ 块ꎬ回流比 ０􀆰 ２２ꎻ侧线精馏塔塔板数 ３０ꎬ侧线气相采出位置为第 ４３ 块ꎬ采出量 １６ ３２５ ｋｇ / ｈꎬ回流比 １􀆰 ０ꎮ 与普
通连续萃取精馏比较ꎬ每年节省总能耗 ４６􀆰 ８％ꎬ节省总费用 １ １７９􀆰 ７ 万元ꎮ
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　 　 醋酸乙烯(ＶＡＣ)是重要的有机化工原料之一ꎬ
常用于生产聚醋酸乙烯(ＰＶＡｃ)、聚乙烯醇(ＰＶＡ)
等一系列化工和化纤产品[１－２]ꎮ 甲醇是一种重要的

有机化工原料和有机溶剂ꎬ被广泛应用于医药、农药

等领域ꎮ
ＰＶＡ 生产过程中会产生大量 ＶＡＣ－甲醇共沸

物ꎬ并且有分离能耗高、萃取剂用量大等诸多问

题[３]ꎮ 隔壁萃取精馏塔利用热耦合节能技术ꎬ能耗

小、设备费用低、产品多样ꎬ符合当今化工发展趋势

的要求ꎬ近年来被众多学者所重视ꎮ
本文采用隔壁萃取精馏塔ꎬ选用水作为萃取剂

分离 ＶＡＣ 和甲醇二元共沸物ꎬ采用全局经济优化法

选出最优工艺参数ꎬ以期达到节能增效的目的ꎮ

１　 ＶＡＣ－甲醇隔壁萃取精馏工艺流程模拟

１􀆰 １　 隔壁萃取精馏工艺流程的建立

传统连续萃取精馏工艺分离 ＶＡＣ－甲醇二元共

沸物的萃取精馏塔塔板数 ４９ 块ꎬ萃取剂流率 ２１ ９３１

ｋｇ / ｈꎬ回流比 ０􀆰 ２７ꎻ溶剂回收塔塔板数 ３２ 块ꎬ回流

比 １􀆰 ０８ꎮ 利用热耦合技术的隔壁萃取精馏塔是在

塔内垂直放置了隔板ꎬ并且在顶部封闭ꎮ 因为隔壁

精馏塔和热耦合塔在热力学上是完全一样的ꎬ故针

对隔壁萃取塔的设计和优化可以等效热耦合萃取精

馏塔来进行ꎮ
１􀆰 ２　 原料组成及产品规格

来自某 ＰＶＡ 生产企业聚合一塔的原料主要组

成为 ＶＡＣ 和甲醇ꎬ此外还有少量的丙酮和对苯醌等

杂质ꎮ 考虑到操作的复杂性和杂质对于分离效果的

影响较小ꎬ故在进行模拟时杂质含量忽略不计ꎬ仅考

虑 ＶＡＣ 和甲醇形成的共沸物体系ꎬ最后的进料组成

如表 １ 所示ꎮ
表 １　 萃取精馏进料物流组成

组分 质量分数 / ％ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)
ＶＡＣ ５７􀆰 ３ １７２７５􀆰 ５
甲醇 ４２􀆰 ７ １２８７４􀆰 ５
总值 １００ ３０１５０􀆰 ０

􀅰０５２􀅰
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　 　 最终的产品规格为 ＶＡＣ 质量分数 ９３􀆰 ５％ꎬ甲醇

质量分数 ９９􀆰 ９％ꎮ
１􀆰 ３　 物性方法选择

在 １０１ ｋＰａ 下的 ＶＡＣ－甲醇共沸体系的 ｙ－ｘ 曲

线如图 １ 所示[４]ꎮ 由图 １ 可知ꎬ在 １０１ ｋＰａ 下ꎬ共沸

体系组成 ＶＡＣ 摩尔分数为 ３６􀆰 １６％ꎬ甲醇摩尔分数

为 ６３􀆰 ８４％ꎬ利用该物性方法得到的共沸物数据与

实际情况较符合[５－８]ꎮ 所以采用 ＵＮＩＱＵＡＣ 物性方

法进行计算ꎮ

图 １　 １０１ ｋＰａ 下的 ＶＡＣ－甲醇共沸物 ｙ－ｘ 曲线

１􀆰 ４　 初始模拟结果

根据普通连续萃取精馏及 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的设计

规定功能得到初步模拟结果为:主塔理论塔板数为

４９ 块ꎬ从第 １８ 块板进料ꎬ质量回流比为 ０􀆰 ２７ꎬ萃取

剂进料流率为 ２０ ０２６ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂从第 ２ 块板进

料ꎬ侧线气相从第 ４１ 块板采出ꎬ采出量为 １６ ３６０
ｋｇ / ｈꎻ侧线精馏塔理论塔板数为 ３２ 块ꎬ质量回流比

为 １􀆰 ０５ꎮ

２　 工艺流程参数的全局经济优化分析

２􀆰 １　 隔壁萃取精馏过程参数优化

对于隔壁萃取精馏过程来说ꎬ当操作压力一定

的时候ꎬ主要优化的设计变量有主塔塔板数 ＮＴ１和

侧线精馏塔塔板数 ＮＴ２、萃取剂循环量 Ｌ、主塔中萃

取剂与待分离原料的进料位置 ＮＦＬ和 ＮＦ１、侧线气相

采出位置 ＮＲꎮ 设计优化的目的是为了考察各设计

变量对结果的影响并得到最优的设计变量ꎬ使得整

个操作费用和固定费用最低ꎮ
本文以年总费用(ＴＡＣꎬ万元 / ａ)作为目标函数

优化工艺参数[９]ꎬＴＡＣ 用式(１)计算:
ＴＡＣ ＝ Ｃｖ ＋ Ｃｆ ＋ ( ｉｒ ＋ ｉｍ) × ＦＣＩ (１)

其中:Ｃｖ 是包括蒸汽、冷凝水等的过程变量消耗ꎬ万
元 / ａꎻＣ ｆ 是包括维修费用和工资的年固定费用ꎬ万
元 / ａꎻＦＣＩ 为设备的固定资本投入ꎬ万元 / ａꎻ ｉｒ 为固

定资本回收率ꎻｉｍ 为最小固定资本收益率ꎮ

根据 Ｍｕｎｏｚ 所述ꎬＣ ｆ 可以估算为 １０％的 ＦＣＩ
值ꎬｉｒ＋ｉｍ 可以估算为 ２０％的 ＦＣＩ 值ꎮ 公式可以化简

为式(２):
ＴＡＣ ＝ Ｃｖ ＋ ０􀆰 ３ × ＦＣＩ (２)

　 　 在整个隔壁萃取精馏过程中ꎬ主要设备包括精

馏塔、冷凝器及再沸器ꎮ 相对于上述几个设备ꎬ回流

罐、泵、阀门、管线等小的设备所消耗费用可以忽略

不计ꎮ 公用工程的费用可以通过冷凝器及再沸器的

热负荷来计算ꎮ 其中ꎬ根据该企业提供的实际生产

数据ꎬ循环水的价格按 ０􀆰 ２ 元 / ｔ 计ꎬ０􀆰 ４ ＭＰａ 蒸汽的

价格按 １２０ 元 / ｔ 计ꎬ运行时间按 ８ ０００ ｈ 计ꎮ
２􀆰 ２　 隔壁萃取精馏过程优化方法

由于隔壁萃取精馏过程有 ６ 个变量需要优化ꎬ
优化次序和流程见图 ２ꎮ

经过上述的迭代优化后ꎬ所得设计变量的优化

数值接近最优值ꎮ
２􀆰 ３　 隔壁萃取精馏过程优化结果

表 ２ 为主塔的优化结果ꎬ在侧线精馏塔塔板数

一定时(ＮＴ２ ＝ ３２)ꎬ通过改变设计参数ꎬ采用优化方

法ꎬ以 ＴＡＣ 为目标进行分析ꎬ计算得到表 ２ 数据ꎮ
根据表 ２ 可知ꎬ随着主塔塔板数增多ꎬ所需要的萃取

剂流量变小ꎬ再沸器的热负荷也变小ꎬ但同时随着主

塔塔板数的增大ꎬ固定成本也逐渐变大ꎬ所以存在最

优主塔塔板数ꎬ以满足操作成本和固定成本最小ꎬ即
ＴＡＣ 最小ꎮ

表 ２　 主塔优化结果

参数 １ ２ ３ ４ ５

ＮＴ１ ４７ ４９ ５１ ５３ ５５

Ｌ / (ｋｇ􀅰ｈ－１)(优化) ２０２００ ２００２６ １７８１０ １７６００ １７４５０

ＮＦ１(优化) １７ １８ １８ １９ １９

ＮＦＬ(优化) ２ ２ ２ ２ ２

ＮＲ(优化) ３９ ４１ ４３ ４５ ４７

Ｄ / ｍ ２􀆰 ０５０ １􀆰 ９８５ １􀆰 ９７９ １􀆰 ９７８ １􀆰 ９７７

ＱＣ１ / ＭＷ ３􀆰 １０７ ３􀆰 １０４ ３􀆰 １００ ３􀆰 ０９８ ３􀆰 ０９６

ＱＣ２ / ＭＷ ８􀆰 ００７ ８􀆰 ００４ ８􀆰 ０００ ７􀆰 ９９８ ７􀆰 ９９６

ＱＲ / ＭＷ ９􀆰 ８６３ ９􀆰 ８４８ ９􀆰 ８２７ ９􀆰 ８２７ ９􀆰 ８２６

固定资本投入 / 万元 １７１􀆰 ７７ １７１􀆰 ６５ １７３􀆰 ２４ １７５􀆰 ０７ １７６􀆰 ８８

能耗 / (万元􀅰ａ－１) １３２３􀆰 ２５ １３２１􀆰 ４３ １３１８􀆰 ８３ １３１８􀆰 ６９ １３１８􀆰 ５３

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) １３８０􀆰 ５１ １３７８􀆰 ６５ １３７６􀆰 ５８ １３７７􀆰 ０５ １３７７􀆰 ４９

　 　 注:Ｄ 为塔径ꎻＱＣ１ 为主塔塔顶冷凝器热负荷ꎻＱＣ２ 为侧线精馏

塔塔顶冷凝器热负荷ꎻＱＲ 为塔釜再沸器热负荷ꎮ

􀅰１５２􀅰
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ＶＲ 为主塔抽出气相量ꎻＤ２ 为侧线精馏塔塔顶采出量ꎻＲＲ１ 为主塔回流比ꎻＲＲ２ 为侧线精馏塔回流比

图 ２　 隔壁萃取精馏过程优化迭代流程图

　 　 由表 ２ 可以看出ꎬ当主塔塔板数为 ５１ 块ꎬ萃取

剂的循环量为 １７ ８１０ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂进料位置为第 ２
块板ꎬ分离进料位置为第 １８ 块板ꎬＴＡＣ 最小值为

１ ３７６􀆰 ５８ 万元 / ａꎮ
表 ３ 为侧线精馏塔的设计参数和结果ꎮ 在

ＮＴ１ ＝ ５１、Ｌ＝ １７ ８１０ ｋｇ / ｈ、ＮＦ１ ＝ １８、ＮＦＬ ＝ ２ 时ꎬ改变各

设计参数ꎬ采用前述优化方法ꎬ以 ＴＡＣ 为目标进行

优化ꎬ计算得到各参数ꎬ见表 ３ꎮ 由表 ３ 可以看出ꎬ
当侧线精馏塔塔板数 ＮＴ２ 为 ３０ 时ꎬＴＡＣ 最小值为

１３７６􀆰 ３７ 万元 / ａꎮ
表 ３　 侧线精馏塔优化结果

参数 １ ２ ３ ４
ＮＴ１(优化) ５１ ５１ ５１ ５１
ＮＴ２ ２６ ２８ ３０ ３２

Ｌ / (ｋｇ􀅰ｈ－１)(优化) １７８１０ １７８１０ １７８１０ １７８１０
ＮＦ１(优化) １８ １８ １８ １８
ＮＦＬ(优化) ２ ２ ２ ２
ＮＲ(优化) ４３ ４３ ４３ ４３

Ｄ / ｍ １􀆰 ９８０ １􀆰 ９８０ １􀆰 ９７９ １􀆰 ９７９

ＱＣ１ / ＭＷ ３􀆰 １０２ ３􀆰 １０１ ３􀆰 １００ ３􀆰 １００

ＱＣ２ / ＭＷ ８􀆰 ００７ ８􀆰 ００４ ８􀆰 ００１ ８􀆰 ０００

ＱＲ / ＭＷ ９􀆰 ８２８ ９􀆰 ８２８ ９􀆰 ８２６ ９􀆰 ８２７

固定资本投入 / 万元 １７３􀆰 ３１ １７３􀆰 ２９ １７３􀆰 ２４ １７３􀆰 ２４

能耗 / (万元􀅰ａ－１) １３１９􀆰 ０２ １３１８􀆰 ９２ １３１８􀆰 ６２ １３１８􀆰 ８３

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) １３７６􀆰 ７９ １３７６􀆰 ６９ １３７６􀆰 ３７ １３７６􀆰 ５８

通过隔壁萃取精馏塔对 ＶＡＣ－甲醇进行分离可

以得到 ＶＡＣ 和甲醇产品ꎬ参数优化前后的汇总情况

如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 优化前后隔壁萃取精馏结果汇总

设备及操作参数 优化前 优化后

ＮＴ１ ４９ ５１

Ｌ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２００２６ １７８１０

ＮＦＬ ２ ２

ＮＦ１ １８ １８

主塔回流比 ０􀆰 ２７ ０􀆰 ２２
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续表

设备及操作参数 优化前 优化后

ＱＣ１ / ＭＷ ３􀆰 １０４ ３􀆰 １００

ＱＲ / ＭＷ ９􀆰 ８４８ ９􀆰 ８２６

ＮＴ２ ３２ ３０

ＮＲ ４１ ４３

侧线精馏塔回流比 １􀆰 ０５ １􀆰 ０

ＱＣ２ / ＭＷ ８􀆰 ００４ ８􀆰 ００１

固定资本投入 / 万元 １７１􀆰 ６５ １７３􀆰 ２４

能耗 / (万元􀅰ａ－１) １３２１􀆰 ４３ １３１８􀆰 ６２

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) １３７８􀆰 ６５ １３７６􀆰 ３７

由表 ４ 可以看出ꎬ优化后虽然主塔塔板数有所

增加ꎬ但是萃取剂用量、侧线精馏塔塔板数及回流比

都明显降低ꎬ达到了节能降耗的目的ꎬ并且总的

ＴＡＣ 也有所下降ꎮ

３　 隔壁萃取精馏过程的性能评价

根据前面数据可以得到普通连续萃取精馏和隔

壁萃取精馏两个过程的详细设计参数与结果ꎬ具体

如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 普通萃取精馏与隔壁萃取精馏参数比较

参数

连续萃取

精馏过程

隔壁萃取

精馏过程

萃取

精馏塔

溶剂

回收塔
主塔

侧线

精馏塔

塔板数 ４９ ３２ ５１ ３０

萃取剂流率(ｋｇ􀅰ｈ－１) ２１９３１ — １７８１０ —

回流比 ０􀆰 ２７ １􀆰 ０８ ０􀆰 ２２ １􀆰 ０

萃取剂进料位置 ２ — ２ —

物料进料位置 １８ ２２ １８ ３０

侧线气相采出位置 — ４３

侧线采出流率(ｋｇ􀅰ｈ－１) — １６３２５

冷凝器负荷 / ＭＷ ４􀆰 ０９ １２􀆰 ７６ ３􀆰 １０ ８􀆰 ００

再沸器负荷 / ＭＷ ４􀆰 ４３ １４􀆰 ４５ ９􀆰 ８３

固定资本投入 / 万元 ２３２􀆰 １２ １７３􀆰 ２４

蒸汽消耗成本 / (万元􀅰ａ－１) ２２６９􀆰 ５７ １１８０􀆰 ８８

循环水消耗成本 / (万元􀅰ａ－１) ２０９􀆰 ０９ １３７􀆰 ７４

能耗 / (万元􀅰ａ－１) ２４７８􀆰 ６６ １３１８􀆰 ６２

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) ２５５６􀆰 ０４ １３７６􀆰 ３７

由表 ５ 可以看出ꎬ隔壁萃取精馏比普通萃取精

馏固定成本投资节省约 ２５􀆰 ４％ꎬ折合人民币约 ５８􀆰 ９
万元ꎻ 蒸汽消耗节省约 ４７􀆰 ９％ꎬ 折合人民币约

１ ０８８􀆰 ７ 万元 / ａꎻ循环水消耗节省约 ３４􀆰 １％ꎬ折合人

民币约 ７１􀆰 ３ 万元 / ａꎻ总体能耗节省约 ４６􀆰 ８％ꎬ折合

人民币约 １ １６０􀆰 １ 万元 / ａꎻ总体比较ꎬＴＡＣ 减少了

４６􀆰 ２％ꎬ折合人民币约 １ １７９􀆰 ７ 万元 / ａꎮ 可以看出ꎬ
隔壁萃取精馏过程具有很大的经济优势ꎮ

采用常规连续萃取精馏塔ꎬ在进料下端接近塔

釜某块板上出现中间组分甲醇的返混现象ꎬ表明有

热力学损失ꎬ造成了能耗的增加ꎮ 而隔壁萃取精馏

塔能在中间组分甲醇多的地方抽出并进行分离ꎬ减
小了返混程度ꎬ节省了能耗ꎬ这就是隔壁萃取精馏塔

优于普通萃取精馏塔的原因ꎮ

４　 结论

(１)采用 ＵＮＩＱＵＡＣ 物性方法所得共沸数据与

实际数值较符合ꎬ故选用此方法进行隔壁萃取精馏

分离 ＶＡＣ－甲醇的模拟计算ꎮ
(２)对隔壁萃取精馏进行模拟优化得到设计参

数ꎬ主塔塔板数 ５１ 块ꎬ萃取剂进料位置为第 ２ 块ꎬ进
料流率 ３０ １５０ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂流率 １７ ８１０ ｋｇ / ｈꎬ混合

物进料位置为第 １８ 块ꎬ回流比 ０􀆰 ２２ꎻ侧线精馏塔塔

板数 ３０ 块ꎬ侧线气相采出位置为第 ４３ 块ꎬ采出量

１６ ３２５ ｋｇ / ｈꎬ回流比 １􀆰 ０ꎮ
(３)优化后的隔壁萃取精馏与普通连续萃取精

馏相比ꎬ可以节省固定成本投资 ２５􀆰 ４％、循环水

３４􀆰 １％、蒸汽 ４７􀆰 ９％、总体能耗 ４６􀆰 ８％ꎬ每年可以节

省总费用为 １ １７９􀆰 ７ 万元ꎬ具有良好的节能增效

效果ꎮ
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