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摘要:以工业尾气为原料经二甲醚羰基化制备的醋酸甲酯料液ꎬ连续通过脱轻塔、精密精馏塔、脱重塔进行分离精制ꎮ 采用

化工模拟软件对该工艺模拟优化计算ꎬ脱轻塔塔顶脱轻组分ꎬ侧线采出质量分数 ９９􀆰 ９％以上的二甲醚ꎬ并将二甲醚中烯烃杂质

质量分数控制在 １４×１０－６以下ꎬ以免循环回羰基化反应工段造成催化剂失活ꎻ精密精馏塔塔顶同时脱除和醋酸甲酯共沸的水、
丙酮、甲醇杂质ꎬ脱重塔塔顶采出质量分数 ９９􀆰 ９％以上的醋酸甲酯产品ꎬ将工业尾气变废为宝ꎬ产生巨大经济效益ꎮ
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　 　 醋酸甲酯(ＭＡ)具有优良的溶解性ꎬ是一种绿

色环保强快干性溶剂和重要的化工原料ꎬ广泛应用

于涂料、油墨、汽车工业、香料、发泡剂、聚合物溶剂、
黏合剂和医药化学品等领域[１－２]ꎮ 目前工业上主要

以合成气为原料ꎬ经二甲醚(ＤＭＥ)羰基化合成醋酸

甲酯ꎬ其中二甲醚回收塔回收醋酸甲酯料液中的二

甲醚ꎬ并将二甲醚循环回羰基化反应工段[１]ꎮ 现有

某厂以工业尾气为原料ꎬ制备的醋酸甲酯料液需要

精制提纯醋酸甲酯ꎬ料液中含有烯烃、水、甲醇、丙酮

等难分离杂质ꎮ 其中烯烃、甲醇杂质若随二甲醚循

环回反应工段会加速催化剂失活[３]ꎻ水、甲醇、丙酮

等杂质都与醋酸甲酯共沸ꎬ且共沸物的沸点和醋酸

甲酯沸点接近ꎬ难以脱除ꎬ将影响下游工业生产ꎮ
目前还未见工业尾气制醋酸甲酯的分离精制工艺

详细报道ꎬ仅有文献认为存在此路线[４] ꎮ 本文中

提出三塔精制工艺ꎬ采用化工软件模拟优化ꎬ指导

实际设计ꎬ降低工业尾气环保压力并创造巨大经

济效益ꎮ

１　 工艺路线的确定

烯烃杂质主要为乙烯和丙烯ꎬ其中丙烯沸点比

二甲醚沸点低 ２３℃ꎬ不能从塔顶直接回收烯烃含量

低的二甲醚ꎬ增加 １ 台塔分离不经济ꎬ可考虑单台脱

轻塔侧线回收二甲醚ꎮ 由于二甲醚等沸点较低ꎬ常
压操作采用冷冻水作为塔顶冷却介质不经济ꎬ为便

于利用冷媒循环水ꎬ可加压精馏操作ꎬ同时为减少二

甲醚损失ꎬ增设二级冷凝器ꎮ
醋酸甲酯料液中ꎬ共沸物性质见表 １[５]ꎬ醋酸甲

酯沸点为 ５７􀆰 ８℃ꎬ这些共沸物共沸点和醋酸甲酯的

沸点差最小为 １􀆰 ３℃ꎬ极难分离ꎮ 采用双塔变压精

馏或者萃取精馏都需要额外增加 １ 台塔ꎬ大大提高

固定投资成本和操作难度ꎮ 可采用单台精密精馏塔
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从塔顶同时脱除这些共沸杂质ꎬ节省成本ꎮ 由于待

分离组分沸点接近ꎬ精密精馏与普通精馏相比ꎬ具有

理论板数高、回流比大的特点ꎮ
表 １　 共沸物性质

共沸物
组分质量分数 / ％

ＭＡ 甲醇 水 丙酮
共沸点 / ℃

ＭＡ－甲醇 ８２􀆰 ０ １８ 　 　 ５４􀆰 ０

ＭＡ－水 ９６􀆰 ５ 　 ３􀆰 ５ 　 ５６􀆰 ５

ＭＡ－丙酮 ５２􀆰 ０ 　 　 ４８ ５５􀆰 ６

醋酸甲酯料液经过脱轻塔、精密精馏塔脱杂质

后ꎬ剩下比醋酸甲酯沸点高的重组分ꎬ采用单台脱重

塔脱除重组分ꎮ

２　 工艺模拟

２􀆰 １　 进料组成、分离指标及物性方法

醋酸甲酯料液进料总量为 ２ ０６０ ｋｇ / ｈꎬ组成见

表 ２ꎮ
表 ２　 醋酸甲酯料液组成 ％

组分 质量分数 组分 质量分数

轻组分① ６􀆰 ７９１ ＤＭＥ ２３􀆰 ５４３

乙烯 ２０×１０－６ ＭＡ ６７􀆰 ８７５

丙烯 ２３×１０－６ Ｈ２Ｏ ２８４×１０－６

甲酸甲酯 ６８６×１０－６ 甲醇 ７３３×１０－６

乙醛 １９７×１０－６ 丙酮 ９３１×１０－６

重组分② １􀆰 ５０３ 　 　

　 　 注:①轻组分包含 Ｎ２、ＣＯ、Ｈ２、ＣＨ４、ＣＯ２、ＡＲ、乙烷、丙烷等ꎮ

②重组分包含醋酸、丙酸甲酯、乙酸乙酯、丙烯酸甲酯等ꎮ

分离指标:ω(ＤＭＥ)≥９９􀆰 ９％ꎬ且 ω(烯烃)≤
１４×１０－６ꎻω(醋酸甲酯)≥９９􀆰 ９％ꎬ且 ω(Ｈ２Ｏ) <３００×
１０－６ꎬω(甲醇)<１００×１０－６ꎬω(丙酮)<３００×１０－６ꎮ

物性方法的选择对于模拟结果至关重要ꎬ该混

合物 系 为 非 理 想 溶 液ꎬ 热 力 学 方 程 适 合 选 择

ＮＲＴＬ[６－７]ꎮ
２􀆰 ２　 模拟流程

醋酸甲酯料液 １ 经脱轻塔 Ｔ１０１ 塔釜液预热后

进入 Ｔ１０１ꎬ侧线采出高纯二甲醚 ２ꎬ塔顶气通过一

级、二级冷凝后排放轻组分及烯烃 ３ꎬＴ１０１ 塔釜液换

热后进入精密精馏塔 Ｔ１０２ꎬＴ１０２ 塔顶采出水、甲
醇、丙酮等共沸杂质 ４ꎬ Ｔ１０２ 塔釜液进入脱重塔

Ｔ１０３ 脱除重组分 ６ꎬ塔顶采出醋酸甲酯产品 ５ꎬ流程

模拟图见图 １ꎮ

图 １　 流程模拟图

脱轻塔 Ｔ１０１ 操作压力定为绝压 １ ４００ ｋＰａꎬ精
密精馏塔 Ｔ１０２ 操作压力为绝压 １５０ ｋＰａꎬ脱重塔

Ｔ１０３ 常压操作ꎮ 其中ꎬＴ１０１ 塔釜液进入 Ｔ１０２ 时过

热ꎬ与原料液换热后ꎬ可降低 Ｔ１０１ 塔热负荷并利于

精密精馏塔分离ꎮ Ｔ１０１ 一级冷凝温度设定为 ４０℃ꎬ
二级冷凝温度设定为－３０℃ꎮ
２􀆰 ３　 优化分析

本文中对每台塔的热负荷、理论塔板数和进料

位置等参数都进行了优化分析ꎬ对脱轻塔 Ｔ１０１ 和精

密精馏塔 Ｔ１０２ 详细说明ꎬ对脱重塔 Ｔ１０３ 给出最优

结果ꎮ
２􀆰 ３􀆰 １　 脱轻塔 Ｔ１０１ 的优化

脱轻塔目的是将醋酸甲酯料液中的轻组分脱除

并侧线回收高纯二甲醚ꎬ同时严格控制二甲醚中烯

烃杂质ꎮ 对脱轻塔侧线采出位置、进料位置等优化

达到最佳分离效果后ꎬ侧线 ＤＭＥ、烯烃质量分数与

再沸器热负荷的关系见图 ２ꎮ

１—烯烃ꎻ２—ＤＭＥ

图 ２　 侧线 ＤＭＥ、烯烃质量分数与再沸器

热负荷的关系

由图 ２ 可知ꎬ侧线中烯烃质量分数随着热负荷

的增加而降低ꎬ热负荷>４８０ ｋＷ 时ꎬ侧线中 ＤＭＥ 质
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量分数基本保持不变ꎮ 热负荷为 ４５５ ｋＷ 时ꎬＤＭＥ、
烯烃刚好满足分离要求ꎬ综合考虑脱轻塔再沸器热

负荷选择为 ４６０ ｋＷꎮ
在热负荷为 ４６０ ｋＷ 的情况下ꎬ研究理论板数

对侧线 ＤＭＥ、烯烃质量分数的影响ꎬ如图 ３ 所示ꎬ理
论板数>２４ 块ꎬω(ＤＭＥ) >９９􀆰 ９％ꎬ随着理论板数的

增加ꎬＤＭＥ 质量分数增加ꎬ烯烃降低ꎮ 当理论板数

２６ 块时ꎬ烯烃刚好满足分离要求ꎮ 理论板> ２８ 块

时ꎬ烯烃质量分数在 １３􀆰 ６×１０－６左右ꎬ主要是因为理

论板数>２８ 块时ꎬ整塔气液相传质充分ꎬ分离效果基

本不再变化ꎮ 综合考虑理论板数选为 ２８ 块ꎮ

１—烯烃ꎻ２—ＤＭＥ

图 ３　 侧线 ＤＭＥ、烯烃质量分数与

理论板数的关系

此时ꎬ塔内 ＤＭＥ、烯烃液相逐板质量分数如图 ４
所示ꎬ可知 ＤＭＥ 质量分数呈先增后降趋势ꎬ其中 ８~
１４ 块板上ꎬω(ＤＭＥ)≥９９􀆰 ９％ꎻ烯烃质量分数呈下降

趋势ꎬ从第 １３ 块板开始ꎬω(烯烃)≤１４×１０－６ꎬ故可

选择第 １３、１４ 块板侧采ꎮ

１—烯烃ꎻ２—ＤＭＥ

图 ４　 脱轻塔 ＤＭＥ、烯烃液相逐板质量分数

２􀆰 ３􀆰 ２　 精密精馏塔 Ｔ１０２ 的优化

醋酸甲酯料液经过脱轻塔脱除轻组分、烯烃之

后ꎬ进入精密精馏塔脱除甲醇、水和丙酮等共沸杂

质ꎬ釜底为醋酸甲酯及重组分ꎮ 经过模拟发现ꎬ在精

密精馏的情况下ꎬ脱除甲醇较容易ꎬ釜底液几乎不含

甲醇ꎮ 对进料位置优化后ꎬ釜底液中水、丙酮质量分

数与理论板数的关系见图 ５ꎮ

１—丙酮ꎻ２—水

图 ５　 釜底水、丙酮质量分数与理论板数的关系

由图 ５ 可以看出ꎬ釜底残余水质量分数基本不

变ꎬ这是因为 ＭＡ－水共沸点与醋酸甲酯沸点极接

近ꎬＭＡ－甲醇共沸点与醋酸甲酯沸点虽接近ꎬ相对

而言却易分离ꎮ 理论板数≥９６ 块ꎬ釜底 ω(丙酮) <
３００×１０－６ꎬ因釜液经脱重塔后会提浓ꎬ选择 １００ 块理

论板ꎬω(丙酮)为 ２９０×１０－６ꎮ
精密精馏塔的操作压力对釜底液中水、丙酮质

量分数的影响结果见图 ６ꎮ 随着操作压力的增加ꎬ
水质量分数在降低ꎬ丙酮质量分数却增高ꎬ这是由于

不同压力下共沸物的共沸组成不同造成的ꎮ 因需

ω(Ｈ２Ｏ /丙酮)<３００×１０－６ꎬ且考虑脱重塔的提浓ꎬ操
作压力可选 １３０~１５０ ｋＰａꎬ本文中选 １５０ ｋＰａ 是基于

操作压力提高ꎬ塔顶气相温度提高ꎬ便于利用冷凝水

冷凝ꎮ

１—丙酮ꎻ２—水

图 ６　 釜底水、丙酮质量分数与操作压力的关系

精密精馏塔在 １００ 块理论板、绝压 １５０ ｋＰａ 下

回流比对釜底水、丙酮质量分数的影响见图 ７ꎮ 从

　 　 　 　 　 　 　

１—丙酮ꎻ２—水

图 ７　 釜底水、丙酮质量分数与回流比的关系
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图中可以看出ꎬ釜底残余水质量分数基本不变ꎬ丙酮

质量分数随回流比增大而降低ꎬＲ≥１７３ 时ꎬω(Ｈ２Ｏ /
丙酮)均符合质量控制指标ꎮ

从以上结果得知ꎬ杂质水分离难度较大ꎬ随回流

比、理论板数变化不发生明显变化ꎬ随操作压力变化

较为明显ꎮ 对于精密精馏塔ꎬ塔顶采出量虽小ꎬ却是

影响塔釜水、丙酮质量分数的关键因素ꎬ模拟结果见

图 ８ꎮ

１—丙酮ꎻ２—水

图 ８　 釜底水、丙酮质量分数与塔顶采出量的关系

从图 ８ 可以看出ꎬ釜底水、丙酮质量分数随塔顶

采出量增大而明显降低ꎬ采出量≥３０ ｋｇ / ｈ 时ꎬ
ω(Ｈ２Ｏ /丙酮)均符合质量控制指标ꎮ

３　 模拟结果

根据以上分析ꎬ确定了脱轻塔(Ｔ１０１)、精密精

馏塔(Ｔ１０２)的最优工艺参数ꎬ脱重塔( Ｔ１０３)直接

给出最优工艺参数ꎬ结果见表 ３ꎬ流程物流组成见

表 ４ꎮ
表 ３　 各塔工艺参数

参数
理论

板数

进料

位置

操作压力 /

ｋＰａ

再沸器热

负荷 / ｋＷ
回流比

Ｔ１０１ ２８ ２０ １４００ ４６０ ４􀆰 ４

Ｔ１０２ １００ ４５ １５０ ６６６ １７３

Ｔ１０３ ２９ １６ １０５ ３１７ １

表 ４　 流程物流组成

物流号 ２ ３ ４ ５ ６

组分质量分数 / ％ 　 　 　 　 　

　 轻组分 ０􀆰 ０９ ９１􀆰 ４６ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 乙烯 １×１０－４ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 丙烯 １２􀆰 ６×１０－４ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 甲酸甲酯 １×１０－４ ０􀆰 ００ ４􀆰 ７１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 乙醛 １０×１０－４ ０􀆰 ００ １􀆰 ３４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 ＤＭＥ ９９􀆰 ９０２４ ８􀆰 ４８ ５７×１０－４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 ＭＡ ０􀆰 ５×１０－４ ０􀆰 ００ ８３􀆰 １９ ９９􀆰 ９４ １􀆰 ９６

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ６９ ２７３×１０－４ ８３×１０－４

　 甲醇 ２􀆰 ５×１０－４ ０􀆰 ００ ５􀆰 ０３ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

　 丙酮 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ５􀆰 ０３ ２９７×１０－４ ０􀆰 ００

　 重组分 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ４７×１０－４ ９８􀆰 ０３

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４７２􀆰 ５ １５２􀆰 ５ ３０ １３７３􀆰 ５ ３１􀆰 ５

物流 ６ 中残余部分醋酸甲酯ꎬ是为防止釜温过

高而结焦ꎮ 需要指出的是ꎬ尽管精密精馏塔回流比

高达 １７３ꎬ但回流量为 ５ １９０ ｋｇ / ｈꎬ回流量与该塔进

料量之比为 ３􀆰 ６７ꎬ对于沸点差极小的多种难分共沸

杂质而言并不高ꎮ

４　 结论

(１)采用单台脱轻塔侧线回收高纯二甲醚ꎬ并
严格控制乙烯、丙烯含量ꎬ有效避免了烯烃对二甲醚

羰基化催化剂的失活影响ꎬ二甲醚回收率高达

９７􀆰 ３％ꎮ
(２)采用单台精密精馏塔操作ꎬ不采用共沸精

馏、萃取精馏等多塔ꎬ一次性脱除水、甲醇、丙酮等难

分共沸杂质ꎬ极大降低了操作难度ꎬ且醋酸甲酯损失

率低ꎬ回收率高达 ９８􀆰 ２％ꎮ
(３)为工业尾气制醋酸甲酯的分离首次提出

切实可行的三塔精制工艺ꎬ大大降低投资及操作

成本ꎬ通过模拟软件对工艺模拟优化ꎬ二甲醚和醋

酸甲酯质量分数均大于 ９９􀆰 ９％ꎬ可指导实际工业

设计ꎮ
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