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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ以乙二醇作为萃取剂ꎬ对隔壁塔萃取精馏工艺分离丙酸甲酯－甲醇共沸物进行了研究ꎮ 以年总

费用最小为目标函数对工艺流程进行优化ꎬ确定最佳工艺条件为:主塔与整流塔板数分别为 ４３ 块与 ９ 块ꎬ萃取剂用量为 ２ ０００
ｋｇ / ｈꎬ原料进料位置为 ２８ꎬ萃取剂进料位置为 ４ꎬ回流比 ０􀆰 ６６ꎬ所得产品纯度均达到 ９９􀆰 ９％ꎮ 与常规双塔流程相比ꎬ隔壁塔萃取

精馏可以节约 ７􀆰 ４８％的总能耗ꎬ并且年总费用下降了 ２％ꎮ
关键词:萃取精馏ꎻ丙酸甲酯－甲醇ꎻ隔壁塔ꎻ年总费用ꎻ节能

中图分类号:ＴＱ０２８　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２１)Ｓ－０３１５－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０２１.Ｓ.０６５　

Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｍｅｔｈｙｌ ｐｒｏｐｉｏｎａｔｅ￣ｍｅｔｈａｎｏｌ ｂｙ
ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｉｎ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ

ＺＨＡＮＧ Ｗｅｉ￣ｊｉｎｇꎬ ＺＨＡＮＧ Ｌｅｉ∗
(Ｃｏｌｌｅｇｅ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ ＆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｓｏｕｔｈｗｅｓｔ Ｐｅｔｒｏｌｅｕｍ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙꎬ Ｃｈｅｎｇｄｕ ６１０５００ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｂａｓｅｄ ｏｎ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｏｆｔｗａｒｅꎬｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｍｅｔｈｙｌ ｐｒｏｐｉｏｎａｔｅ￣ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｚｅｏｔｒｏｐｅ ｓｙｓｔｅｍ ｂｙ ｄｉｖｉｄｉｎｇ
ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｗｉｔｈ ｕｓｉｎｇ ｅｔｈｙｌｅｎｅ ｇｌｙｃｏｌ ａｓ ｅｘｔｒａｃｔａｎｔ ｉｓ ｓｉｍｕｌａｔｅｄ ａｎｄ ｓｔｕｄｉｅｄ.Ｔｈｅ ｍｉｎｉｍｕｍ
ａｎｎｕａｌ ｔｏｔａｌ ｃｏｓｔ ｉｓ ｔａｋｅｎ ａｓ ｔｈｅ ｏｂｊｅｃｔｉｖｅ ｆｕｎｃｔｉｏｎ ｔｏ ｏｐｔｉｍｉｚｅ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ ａｎｄ ｔｈｅ ｏｐｔｉｍａｌ ｐｒｏｃｅｓｓ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ａｒｅ
ｄｅｔｅｒｍｉｎｅｄ ａｓ ｆｏｌｌｏｗｓ:ｔｈｅ ｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌ ｐｌａｔｅ ｎｕｍｂｅｒｓ ｏｆ ｍａｉｎ ｃｏｌｕｍｎ ｉｓ ４３ꎬｔｈｅ ｆｌｏｗ ｒａｔｅ ｏｆ ｓｏｌｖｅｎｔ ｉｓ ２ꎬ０００ ｋｇ􀅰ｈ－１ꎬ
ｍｅｔｈｙｌ ｐｒｏｐｉｏｎａｔｅ￣ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｚｅｏｔｒｏｐｅ ｉｓ ｆｅｄ ａｔ ｔｈｅ ２８ｔｈ ｐｌａｔｅꎬｅｔｈｙｌｅｎｅ ｇｌｙｃｏｌ ｉｓ ｆｅｄ ａｔ ｔｈｅ ４ｔｈ ｐｌａｔｅꎬｔｈｅ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｉｓ
０􀆰 ６６ꎬａｎｄ ｔｈｅ ｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌ ｐｌａｔｅ ｎｕｍｂｅｒｓ ｏｆ ｔｈｅ ｓｕｂ ｃｏｌｕｍｎ ｉｓ ９.Ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｃｏｎｖｅｎｔｉｏｎａｌ ｐｒｏｃｅｓｓꎬｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ
ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｃａｎ ｓａｖｅ ７􀆰 ４８％ ｏｆ ｔｏｔａｌ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ａｎｄ ｒｅｄｕｃｅ ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔ ｂｙ ２％.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎꎻ ｍｅｔｈｙｌ ｐｒｏｐｉｏｎａｔｅ￣ｍｅｔｈａｎｏｌꎻ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎻ ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎻ
ｅｎｅｒｇｙ ｓａｖｉｎｇ

　 收稿日期:２０２１－０３－１０ꎻ修回日期:２０２１－０４－２９
　 作者简介:张伟静(１９９６－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎻ张雷(１９６７－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ教授ꎬ研究方向为化工过程模拟ꎬ通讯联系人ꎬｚｇｃ１６６９２９＠ ｓｏｈｕ.ｃｏｍꎮ

　 　 丙酸甲酯作为重要的化工添加剂常用于香料、
涂料工业ꎬ并在丙酸丙酯、甲基丙烯酸甲酯合成中作

为中间体ꎬ有广泛的应用[１－２]ꎮ 在生产过程中ꎬ产物

丙酸甲酯与原料甲醇会形成最低共沸物[３](丙酸甲

酯质量分数为 ５２％ꎬ共沸温度为 ６２􀆰 ４℃)ꎮ 常压下ꎬ
普通分离方法无法实现两者的有效分离ꎮ 目前分离

该混 合 物 的 方 法 主 要 有 变 压 精 馏[４]、 多 级 萃

取[５]等ꎮ
萃取精馏通过加入高沸点组分ꎬ改变共沸物之

间的相对挥发度从而进行分离ꎬ具有节能、污染少和

萃取剂易回收等优点[６]ꎮ 韩淑萃等[７] 以苯酚为溶

剂对丙酸甲酯－甲醇体系进行萃取精馏ꎬ验证了其

在节能方面的潜力ꎮ 但是萃取精馏依旧是一种能量

密集型的分离技术ꎮ 隔壁塔精馏技术因为具有高效

节能、投资少及占地面积少等优点成为了近几年的

研究热点[８]ꎮ Ｋｉｓｓ 等[９]在乙醇－水物系萃取精馏工

艺中使用隔壁塔技术ꎬ模拟结果表明ꎬ隔壁塔工艺可

以减少设备投资并且降低 １７􀆰 ０％的能耗ꎮ Ｌｉ 等[１０]

以 ＤＭＳＯ 为萃取剂对 ２－甲氧基乙醇－甲苯进行分

离ꎬ结果表明ꎬ隔壁塔萃取精馏相对于常规工艺可以

节省 ５％的年总费用(ＴＡＣ)ꎮ 值得注意的是ꎬ有不

少学者对隔壁塔萃取精馏进行研究发现ꎬ由于主塔

塔底使用高品位热源会使得蒸汽费用大幅增加ꎬ从
而增加 ＴＡＣ[１１－１２]ꎮ 在丙酸甲酯－甲醇共沸物系的分

离中并未有对隔壁塔精馏技术的报道ꎮ
本文针对丙酸甲酯－甲醇体系先进行萃取剂的

筛选ꎬ用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１ 模拟软件ꎬ以 ＴＡＣ 最小为约

束条件进行常规萃取精馏与隔壁塔萃取精馏工艺的

全局优化ꎬ得到最优参数ꎬ并对两种工艺进行对比ꎮ

１　 流程模拟

１􀆰 １　 热力学模型与溶剂的选择

热力学物性方法的选择对化工过程模拟具有关

键作用ꎬ影响模拟结果的准确性ꎮ 王菊等[１３] 测定了
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丙酸甲酯－甲醇的相平衡数据ꎬ并且采用 ＮＴＲＬ 方程

对实验测定的相平衡数据进行关联ꎬ实验结果与模

拟结果误差很小ꎮ 这表明ꎬＮＴＲＬ 热力学模型可以

准确地表征丙酸甲酯－甲醇的相平衡行为ꎮ
适宜的萃取剂会增大共沸物系的相对挥发度ꎬ

针对醇酯共沸物系的萃取剂有乙二醇、甘油与糠醛

等ꎮ 在热力学 ＮＴＲＬ 方法下ꎬ比较了 ３ 种萃取剂对

丙酸甲酯－甲醇气液平衡的影响(图 １)ꎮ 由图 １ 可

以看出ꎬ乙二醇的加入打破了丙酸甲酯和甲醇的共

沸ꎬ并且共沸物在该溶剂中的相对挥发度最大ꎮ 另

外ꎬ乙二醇具有沸点较高以及热稳定性好等优点ꎬ因
此选用乙二醇作为萃取剂ꎮ

１—乙二醇ꎻ２—甘油ꎻ３—糠醛ꎻ４—原料

图 １　 萃取剂对丙酸甲酯－甲醇体系

气液平衡的影响

１􀆰 ２　 隔壁塔萃取精馏流程

隔壁塔萃取精馏将传统两塔合并于一个塔ꎬ热
力学等价模型见图 ２ꎮ 隔壁塔分为 ３ 个部分ꎬ区域

Ⅰ为萃取精馏段ꎬ塔顶得到高纯度甲醇ꎻ区域Ⅱ为侧

线精馏部分ꎬ塔顶馏出高纯度丙酸甲酯ꎻ区域Ⅲ为公

共提馏部分ꎬ进行溶剂回收ꎮ 区域Ⅰ和区域Ⅲ为主

塔ꎬ区域Ⅱ为整流塔ꎮ 相比于传统双塔结构ꎬ隔壁塔

工艺节省了一个再沸器ꎮ

图 ２　 隔壁塔萃取精馏流程图

初始模拟条件:共沸物进料量 ２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ温度

为 ３０℃ꎬ萃取剂进料量 １ ７００ ｋｇ / ｈꎬ主塔塔板 ４５ꎬ原
料与萃取剂进料位置为 ３１ 与 ４ꎬ回流比为 １􀆰 ２ꎬ塔顶

采出量 ９６０ ｋｇ / ｈꎬ整流塔塔板 １５ꎬ回流比 ０􀆰 ８ꎮ
１􀆰 ３　 优化方法与评价指标

ＴＡＣ 包括年总资本成本与总运营成本ꎬ其模型

为:ＴＡＣ＝(总运营成本＋总资本成本) /投资期ꎮ 总

资本成本包括塔、冷凝器和再沸器的设备成本ꎬ水
泵、阀门等小型设备的成本可以忽略不计ꎻ总运行成

本包括了供热蒸汽、冷却水等公用工程费用ꎬ每年运

行时间按 ８ ０００ ｈ / ａ 计算ꎮ ＴＡＣ 计算依据见表 １ꎮ
表 １　 ＴＡＣ 计算依据

参数 计算依据

精馏塔　 　 　 设备费用＝ １７６４０Ｄ１􀆰 ０６６Ｌ０􀆰 ８０２

再沸器　 　 　 设备费用＝ ７２９６Ａ０􀆰 ６５

冷凝器　 　 　 设备费用＝ ７２９６Ａ０􀆰 ６５

公用工程费用 中压蒸汽(１８４℃)＝ ８􀆰 ２２ 美元 / ＧＪ

　 高压蒸汽(２５４℃)＝ ９􀆰 ８８ 美元 / ＧＪ

　 冷却水(２５℃)＝ ０􀆰 ３５４ 美元 / ＧＪ

　 　 注:Ｄ 为塔直径ꎬｍꎻＬ 为塔高ꎬｍꎻＡ 为换热器面积ꎬｍ２ꎮ

其中需要优化的变量包括溶剂用量 Ｓꎬ主塔 Ｔ１
的塔板数 ＮＴ１及整流塔 Ｔ２ 的塔板数 ＮＴ２ꎬ原料进料

位置 ＮＦ１ꎬ溶剂进料位置 ＮＦ ２ꎬ侧流塔板位置 ＮＲ 与侧

流流量 ＶＲꎬ优化流程如图 ３ 所示ꎮ

ＱＲ１为主塔再沸器负荷

图 ３　 隔壁塔萃取精馏优化迭代过程

在优化过程中ꎬ对萃取精馏塔 Ｔ１ 设置两个设计

规定:塔顶乙醇的质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎬ通过改变回流

比 ＲＲ１ 实现ꎻ塔底循环溶剂的质量分数为 ９９􀆰 ９９％ꎬ通
过改变塔顶采出量 Ｄ１ 实现ꎮ 对溶剂整流塔 Ｔ２ 也设

置一个设计规定:塔顶丙酸甲酯质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎬ
基于改变塔顶采出量 Ｄ２ 实现ꎮ
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２　 隔壁塔萃取精馏工艺的优化

２􀆰 １　 最小萃取剂用量的确定

萃取剂的用量对改变混合物的相对挥发度有重

要增效ꎬ并在序贯迭代过程中作为外部循环ꎮ 为减

少循环次数ꎬ在严格优化之前ꎬ需优先确定最小萃取

剂用量ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ甲醇的纯度随着萃取剂乙二

醇用量的增加而提高ꎻ同时ꎬ甲醇的纯度随着回流

比的增加先升高后降低ꎬ这表明存在最佳回流比ꎮ
为使甲醇的纯度达到 ９９􀆰 ９％ꎬ乙二醇用量需高于

１ ２００ ｋｇ / ｈꎮ

乙二醇用量:１—１ ２００ ｋｇ / ｈꎻ２—１ ３００ ｋｇ / ｈꎻ３—１ ４００ ｋｇ / ｈꎻ
４—１ ５００ ｋｇ / ｈ

图 ４　 萃取剂乙二醇用量对产品纯度的影响

２􀆰 ２　 隔壁塔塔板数优化

增加萃取精馏塔的理论塔板数会使蒸汽费用降

低ꎬ但会带来额外的投资费用ꎬ因此ꎬ需要平衡二者

使得 ＴＡＣ 最低ꎮ 如图 ５ 所示ꎬ随着主塔塔板数的增

加ꎬＴＡＣ 呈现先降低后增加的趋势ꎬ在 ４３ 块时最优ꎮ
整流塔塔板数的优化如图 ６ 所示ꎬ优化后选择 ９ 块

塔板ꎮ

图 ５　 主塔塔板数对 ＴＡＣ 的影响

图 ６　 整流塔塔板数对 ＴＡＣ 的影响

２􀆰 ３　 萃取剂用量的优化

优化塔板数为 ４３ 块ꎬ考察萃取剂用量在 １ ８００~
２ ２００ ｋｇ / ｈ 时对 ＴＡＣ 的影响ꎬ见图 ７ꎮ 随着萃取剂

用量的增大ꎬＴＡＣ 先降低后增加ꎬ在 ２ ０００ ｋｇ / ｈ 时

ＴＡＣ 最优ꎮ

图 ７　 萃取剂用量对 ＴＡＣ 的影响

２􀆰 ４　 主塔进料位置优化

适宜的进料位置可以保证混合物的高效分离ꎬ
进料位置过低会导致物料进入整流塔ꎬ使得分离效

果变差ꎮ 在保证产品纯度的前提下ꎬ对溶剂与原料

进料位置进行优化ꎬ结果见图 ８、图 ９ꎮ 随着原料进

料位置的塔板数值增大 ＴＡＣ 呈现先下降再上升的

趋势ꎬ原料进料位置在 ２８ 时ꎬＴＡＣ 最小ꎻ同理ꎬ萃取

剂进料位置在 ４ 时ꎬＴＡＣ 最小ꎮ

图 ８　 主塔进料位置对 ＴＡＣ 的影响

图 ９　 萃取剂进料位置对 ＴＡＣ 的影响

２􀆰 ５　 侧流流率与采出位置的优化

侧流流率关系到产品的纯度以及主塔再沸器的

热负荷ꎮ 侧流流率过低ꎬ会导致整流塔产品纯度达

不到分离要求ꎻ流率过高ꎬ主塔再沸器会产出更多的

气体ꎬ导致再沸器热负荷增大ꎮ 采出位置过高或是

过低会使得甲醇或乙二醇进入整流塔从而影响产品
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纯度ꎮ 在满足分离要求的条件下ꎬ考察了采出位置

与侧流流率对产品纯度的影响ꎮ 从图 １０ 可以看出ꎬ
侧流流率为 １ ０８０ ｋｇ / ｈ 时满足设计规定ꎮ 随着采出

位置的下移ꎬ丙酸甲酯纯度和主塔塔釜甲醇质量分

数都逐渐降低ꎬ综合考虑两者变化趋势ꎬ选择第 ３９
块塔板作为采出位置ꎮ

侧流流率:１、４—１ １２０ ｋｇ / ｈꎻ２、５—１ １００ ｋｇ / ｈꎻ３、６—１ ０８０ ｋｇ / ｈꎻ
１、２、３—丙酸甲酯纯度变化趋势ꎻ４、５、６—甲醇纯度变化趋势

图 １０　 气相进料量对产品纯度的影响

３　 不同工艺比较

采用相同的方式对常规萃取精馏工艺进行优化

得到:萃取主塔塔板数为 ４０ꎬ溶剂用量 ２ １００ ｋｇ / ｈꎬ
原料进料位置为 ３０ꎬ溶剂进料位置为 ４ꎬ回流比为

０􀆰 ６６ꎻ回收塔塔板数为 １１ꎬ进料位置为 ４ꎬ回流比为

０􀆰 ７６ꎬ该优化条件下 ＴＡＣ 最小ꎮ
通过两种优化后的工艺对丙酸甲酯－甲醇进行

分离ꎬ最优操作参数及经济费用列于表 ２ꎮ
表 ２　 不同萃取精馏工艺操作参数比较

参数
常规萃取精馏工艺 隔壁塔萃取精馏工艺

萃取精馏塔 溶剂回收塔 主塔 整流塔

塔板数 ４０ １１ ４３ ９

萃取剂用量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

２１００ — ２０００ —

回流比 ０􀆰 ６６ ０􀆰 ７６ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ２２

原料进料位置 ３０ ４ ２８ —

萃取剂进料位置 ４ — ４ —

冷凝器负荷 / ｋＷ ４９２􀆰 ２７ １８７􀆰 ８９ ４８９􀆰 ９７ －１２９􀆰 ９５

再沸器负荷 / ｋＷ ７０５􀆰 ３７ ２８７􀆰 ２６ ９２９􀆰 ５１ ０

节能率 / ％ — ７􀆰 ４８

ＴＡＣ 节约率 / ％ — ２

与常规萃取精馏过程相比ꎬ隔壁塔精馏工艺可

节约 ７􀆰 ４８％的总能耗ꎬ并且 ＴＡＣ 节约 ２％ꎮ 这说明

隔壁塔工艺在丙酸甲酯－甲醇萃取精馏中具有较好

的分离与节能效果ꎮ

４　 结论

采用乙二醇为萃取剂ꎬ以 ＴＡＣ 最小为目标函

数ꎬ对两种工艺进行模拟与优化ꎬ优化后隔壁塔工艺

最佳参数为:主塔塔板数为 ４３ 块ꎬ原料与萃取剂进

料位置为 ２８ 和 ４ꎬ回流比为 ０􀆰 ６７ꎻ整流塔塔板数 ９ꎮ
常规工艺最佳参数为:萃取塔塔板数为 ４０ꎬ溶剂为

２ １００ ｋｇ / ｈꎬ原料与溶剂进料位置为 ３０ 和 ４ꎬ回流比

为 ０􀆰 ６６ꎻ回收塔板数为 １１ 块ꎬ进料位置为 ４ꎬ回流比

为 ０􀆰 ７６ꎮ
比较两种精馏工艺结果表明ꎬ以乙二醇为萃取

剂对丙酸甲酯－甲醇体系进行隔壁塔分离可节省

７􀆰 ４８％的能耗和 ２％的 ＴＡＣꎬ为工业上分离该共沸物

提供了一定的理论支持ꎮ
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