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萃取精馏分离丙酮、甲醇和四氢呋喃
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摘要:丙酮、甲醇和四氢呋喃共沸物是制药行业常见的待分离物系ꎬ而萃取精馏是一种分离共沸物的有效方法ꎮ 通过三元
相图分析对氯苯和二甲基亚砜两种萃取剂进行了比较ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行流程模拟分析ꎬ使用序列优化法、以年度总费
用最小为目标对不同分离流程进行模拟优化ꎮ 通过对不同分离流程进行比较ꎬ确定了先使用氯苯、后使用二甲基亚砜为萃取剂
的流程为最佳分离流程ꎻ相比于先使用二甲基亚砜、后使用氯苯的流程ꎬ此流程能耗降低了 ２５􀆰 ０８％ꎬ年度总费用降低
了 ２５􀆰 ３８％ꎮ
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　 　 在化工生产过程中ꎬ由于不同物质之间分子的

相互作用ꎬ会形成各种共沸物[１]ꎬ使用常规的精馏

手段很难分离[２]ꎮ 丙酮、甲醇和四氢呋喃(ＴＨＦ)都
是化学和制药等领域重要的有机溶剂[３－４]ꎬ由于其

两两组分都存在共沸现象ꎬ分离过程尤为困难ꎮ
对于共沸物的分离ꎬ目前有很多有效的方法ꎬ如

萃取精馏、变压精馏、共沸精馏、膜分离、吸附、结晶、
萃取等ꎮ 其中ꎬ减压精馏常用于打破共沸物的共沸

点ꎬ同时也会降低各组分的沸点ꎬ适合热敏性物质的

分离[５]ꎮ 然而ꎬ此三元物系中各组分沸点均较低ꎬ
采用减压精馏会导致精馏塔冷凝器的冷源费用增

加ꎮ 因此ꎬ不采用减压精馏分离该物系ꎮ 萃取精馏

具有费用少[６]、能耗低、流程简单、污染少[７] 等优

点ꎬ常被用来处理共 /近沸点混合物的分离ꎮ
本文中针对来自工业生产所产生的丙酮－甲

醇－ＴＨＦ 待分离物料ꎬ通过分析物料共沸情况以及

不同溶剂对此物料的作用情况ꎬ筛选出最适宜的溶

剂ꎮ 通过分析进料特点及溶剂作用特点ꎬ确定了分

离丙酮－甲醇－ＴＨＦ 的分离流程ꎮ 经济节能并环保

地分离共沸物是目前精馏分离的紧迫任务[４]ꎮ 因

此ꎬ在本文中以年度总费用(ＴＡＣ)最小为目标ꎬ同时

计算了不同流程的能耗ꎬ通过对比得到了分离该物

系的最佳流程ꎮ

１　 物性分析及方法选择

丙酮－甲醇－ＴＨＦ 三元体系在常压下的三元相

图如图 １ 所示ꎬ三者沸点接近ꎬ且两两均可形成二元

共沸物ꎮ 其中ꎬ丙酮－甲醇二元混合物在丙酮摩尔

分数为 ７７􀆰 ７７％时共沸ꎬ共沸温度为 ５５􀆰 ２４℃ꎬ丙酮－
ＴＨＦ 二元混合物在丙酮摩尔分数为 ９８􀆰 ２８％时共
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沸ꎬ共沸温度为 ５６􀆰 １２℃ꎬ甲醇－ＴＨＦ 二元混合物在甲

醇摩尔分数为 ４９􀆰 ２１％时共沸ꎬ共沸温度为 ５９􀆰 ７９℃ꎮ

图 １　 丙酮－甲醇－ＴＨＦ 三元相图

对于非理想物系ꎬ常用 ＮＲＴＬ、ＵＮＩＦＡＣ、Ｗｉｌｓｏｎ 等

模型[８]ꎮ 使用水、氯苯(ＣＢ)、二甲基亚砜(ＤＭＳＯ)
３ 种溶剂通过萃取精馏的方法分离丙酮和甲醇的过

程ꎬＬｕｙｂｅｎ[９] 选择了 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型ꎮ 而对于使用

ＤＭＳＯ 分离甲醇和 ＴＨＦ 的萃取精馏过程ꎬＧｕ 等[１０]

选择了 ＮＲＴＬ 模型ꎮ 综合考虑ꎬ此三元非理想物系ꎬ
本文中使用 ＮＲＴＬ 模型ꎮ

２　 萃取剂的选择

萃取精馏是通过引入溶剂ꎬ改变原共沸体系的

相对挥发度ꎬ以达到分离原组分的目的ꎮ 根据

Ｓｅｒａｆｉｍｏｖ 的分类ꎬ使用高沸点溶剂萃取精馏分离具

有最低共沸物的混合物的过程属于 Ｃｌａｓｓ１􀆰 ０ － １ａ
类[１１]ꎮ 对于丙酮－甲醇共沸物ꎬ通常使用的溶剂有

水、ＤＭＳＯ 和氯苯[９]ꎮ 对于丙酮－ＴＨＦ 共沸物ꎬ通常

使用丁醚和正辛烷作为萃取剂[３ꎬ１２]ꎮ 对于甲醇 －
ＴＨＦ 共沸物ꎬ通常使用 ＤＭＳＯ[１０]ꎮ 目前还没有文献

报道分离丙酮－甲醇－ＴＨＦ 三元共沸物的情况ꎬ初步

筛选出氯苯和 ＤＭＳＯ ２ 种溶剂来分离此三元共

沸物ꎮ
溶剂与三组二元共沸物间的三元相图如图 ２ 所

示ꎬ其中虚线为等相对挥发度曲线ꎬ这条曲线所切割

的三元相图的边上非溶剂的一端为萃取精馏塔的产

品ꎮ 而 ｘｐ 为曲线切割点与产品点的相对距离ꎬ代表

溶剂最小用量ꎬ其值越小代表萃取剂使用量越

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

(ｄ)

(ｅ)

(ｆ)

图 ２　 溶剂与二元共沸物的三元相图

少[１１]ꎮ 对于甲醇和丙酮ꎬ使用氯苯作为溶剂时ꎬ甲
醇为塔顶产品ꎬ而使用 ＤＭＳＯ 时ꎬ丙酮为塔顶产品ꎮ
氯苯作为溶剂时 ｘｐ ＝ ０􀆰 ４４ꎬＤＭＳＯ 作为溶剂时 ｘｐ ＝
０􀆰 １１ꎬ因此ꎬ分离丙酮－甲醇二元共沸物体系ꎬ使用
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ＤＭＳＯ 作为溶剂更为合适ꎮ 对于丙酮和 ＴＨＦꎬ使用

氯苯作为溶剂时塔顶得到丙酮ꎬ而使用 ＤＭＳＯ 作为

溶剂时塔顶得到 ＴＨＦꎬ且氯苯作为溶剂分离丙酮－
ＴＨＦ 二元共沸物体系较 ＤＭＳＯ 作为溶剂时使用的

量少ꎮ 因此ꎬ分离丙酮－ＴＨＦ 二元共沸物体系ꎬ使用

氯苯作为溶剂更为合适ꎮ 对于甲醇和 ＴＨＦꎬ氯苯作

为溶剂时塔顶得到甲醇ꎬ而 ＤＭＳＯ 作为溶剂时塔顶

会得到 ＴＨＦꎬ氯苯和 ＤＭＳＯ 的用量相差不大ꎮ 由于

２ 种溶剂各有利弊ꎬ且使用不同的溶剂的流程也各

不相同ꎬ因此对这 ２ 种溶剂分别进行了讨论ꎬ考虑

了在 ２ 个萃取精馏塔中使用 ２ 种不同溶剂的各种

情况ꎮ

３　 流程的模拟与优化

本文中以 ＴＡＣ 最小为目标对所有流程进行了

优化ꎬ优化方法为序列优化法[１３]ꎮ 所有流程均在

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１ 中模拟ꎬ流程中的精馏塔模型为

ＲＡＤＦＲＡＣ 模型ꎮ 在设计阶段ꎬ回流罐、进料泵、阀
门等较小的设备成本均忽略不计[１４]ꎬ精馏塔、换热

器的设备费用及能耗费用的计算方法见表 １ꎮ
其中ꎬ原料和萃取剂的进料温度均为 ５０℃ꎬ待

分离物料流量为 １１２􀆰 ３ ｋｍｏｌ / ｈꎬ 其中丙酮占比

３０􀆰 ６６％(摩尔组成)、甲醇占比 １５􀆰 ０１％、ＴＨＦ 占比

５４􀆰 ３３％ꎬ分离目标为 ３ 种产品的摩尔组成均为

０􀆰 ９９５ꎮ 在每个精馏塔中ꎬ都是变化塔顶采出及回流

　 　 　 　 　 　 　表 １　 经济基础和设备选型

参数 计算公式

塔　 　 　 　 　 　 塔径 Ｄ 由 Ａｓｐｅｎ 塔盘尺寸计算得出

　 资金成本＝ １２１６５５×Ｄ１􀆰 ０６６×Ｈ０􀆰 ８０２

　 塔高 Ｈ＝ １􀆰 ２×０􀆰 ６１×(ＮＴ－２)

　 其中 Ｄ 和 Ｈ 的单位均为 ｍ

换热器　 　 　 　 传热面积 Ａ＝Ｑ / (ｋ×Δｔ)
　 其中 Ｑ 是热交换器的热负荷( ｋＷ)ꎬΔｔ 是温差

(℃)ꎬｋ 是传热系数

　 资金成本＝ ５０３１７×Ａ０􀆰 ６５

　 传热系数[ｋＷ / (ｍ２􀅰℃)] ＝ ０􀆰 ５６８(再沸器)

　 传热系数[ｋＷ / (ｍ２􀅰℃)] ＝ ０􀆰 ８５２(冷凝器)

公用工程费用 　 低压蒸汽(０􀆰 ８ ＭＰａ):２００ 元 / ｔ
　 中压蒸汽(４􀆰 ０ ＭＰａ):２４０ 元 / ｔ
　 冷却水(３０℃):１ 元 / ｔ
　 ＴＡＣ＝(投资成本 / 投资回收期)＋年度运行成本

投资回收期＝ ３ ａ

比以达到设计规定的目标值ꎮ
３􀆰 １　 使用氯苯作为溶剂的三塔流程 １

使用氯苯作为溶剂时ꎬ３ 种组成的挥发度大小

顺序为甲醇>丙酮>ＴＨＦꎮ 因此可以在第一个塔(萃
取精馏塔 Ｃ１)塔顶采出甲醇ꎬ第二个塔(萃取精馏塔

Ｃ２)塔顶采出丙酮ꎬ第三个塔(溶剂回收塔 Ｃ３)塔顶

采出 ＴＨＦꎮ 对于三塔流程ꎬ序列优化法的具体步骤

如图 ３ 所示ꎬ优化的最终目标是使其 ＴＡＣ 最小ꎮ

图 ３　 三塔优化流程
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２０２３ 年 １１ 月 李春利等:萃取精馏分离丙酮、甲醇和四氢呋喃

　 　 经优化后ꎬ流程１ 的具体参数如图４ 所示ꎬＣ１ 塔需

要 ６０ 块塔板ꎬ萃取剂和原料分别于第 １４ 块板和 ３６ 块

板进料ꎬ塔顶回流比为 ２􀆰 ３６ꎮ Ｃ２ 塔采用 ７７ 块理论板ꎬ
萃取剂于第 ５ 块板进入 Ｃ２ꎬＣ１ 塔釜产品于第 ４２ 块板

进入 Ｃ２ꎬ塔顶回流比为 ３􀆰 ７０ꎮ Ｃ３ 塔为溶剂回收塔ꎬ共
需要 ２４ 块理论板ꎬ萃取剂夹带着摩尔分数 ２７􀆰 ０９％的

ＴＨＦ 于第 ８ 块板进入 Ｃ３ꎬ塔顶回流比为 １􀆰 ０９ꎮ 流程

１ 中三塔塔釜再沸器的总能耗为 ３ ６５８􀆰 １ ｋＷꎮ

图 ４　 使用氯苯作为溶剂的三塔流程 １

３􀆰 ２　 先使用氯苯后使用 ＤＭＳＯ 作为溶剂的四塔流

程 ２
先使用氯苯作溶剂ꎬ在 Ｃ１ 塔塔顶得到高含量

的丙酮和甲醇ꎬ然后流入以 ＤＭＳＯ 作溶剂的 Ｃ２ 塔

内ꎬ在 Ｃ２ 塔塔顶得到满足分离要求的丙酮产品ꎮ
由于此流程使用了 ２ 种溶剂ꎬ则需要 ２ 个溶剂回收

塔ꎮ Ｃ２ 塔底的 ＤＭＳＯ 和甲醇混合物在 Ｃ３ 塔分离ꎬ
并在 Ｃ３ 塔塔顶得到合格的甲醇产品ꎮ 同样ꎬＣ１ 塔

塔底采出氯苯溶剂和 ＴＨＦ 混合物ꎬ在 Ｃ４ 塔分离ꎬ并
在 Ｃ４ 塔塔顶得到 ＴＨＦ 产品ꎮ

相比于三塔流程 １ꎬ四塔流程 ２ 多了 １ 个溶剂

回收塔ꎮ 因此ꎬ在优化四塔流程 ２ 时ꎬ较三塔流程 １
的优化多了 １ 个溶剂回收塔优化单元ꎮ 经序列优化

法优化后ꎬ先使用氯苯后使用 ＤＭＳＯ 作为溶剂的四

塔流程 ２ 及具体参数如图 ５ 所示ꎬ塔釜再沸器总能

耗为 ３６２１􀆰 ３ ｋＷꎮ

图 ５　 先使用氯苯后使用 ＤＭＳＯ 作为溶剂的四塔流程 ２

３􀆰 ３　 先使用 ＤＭＳＯ 再使用氯苯作为溶剂的四塔流

程 ３
由于 ＤＭＳＯ 作为溶剂时ꎬ丙酮和 ＴＨＦ 的分离仍

然困难ꎬ所以不考虑使用 ＤＭＳＯ 分离丙酮和 ＴＨＦꎬ但

是可以将甲醇先从塔底分离出来ꎬ再使用氯苯实现丙

酮和 ＴＨＦ 的分离ꎮ 优化步骤与先使用氯苯后使用

ＤＭＳＯ 作为溶剂的四塔流程 ２ 一致ꎮ 经优化后ꎬ四塔

流程 ３ 具体的分离流程以及流程参数如图 ６ 所示ꎮ
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图 ６　 先使用 ＤＭＳＯ 后使用氯苯作为溶剂的四塔流程 ３

３􀆰 ４　 不同工艺流程比较

优化后ꎬ各流程的投资成本、年度运行费用、能
耗和 ＴＡＣ 列于表 ２ꎮ 相比于使用氯苯作为溶剂的三

塔流程 １ꎬ四塔流程 ２ 能源消耗降低了 １􀆰 ０１％ꎬＴＡＣ
降低了 ０􀆰 ７４％ꎮ 相比于先使用 ＤＭＳＯ 后使用氯苯

作为溶剂的四塔流程 ３ꎬ四塔流程 ２ 能源消耗降低

了 ２５􀆰 ０８％ꎬＴＡＣ 降低了 ２５􀆰 ３８％ꎮ 因此ꎬ先使用氯

苯后使用 ＤＭＳＯ 作为溶剂的四塔流程 ２ 最为节能和

经济ꎮ
表 ２　 不同工艺流程的比较

参数 三塔流程 １ 四塔流程 ２ 四塔流程 ３

投资成本 / 万元 １０００􀆰 ６ ８８２􀆰 ８ １１８６􀆰 ６

年度运行成本 / 万元 １２７９􀆰 ０ １３０６􀆰 ３ １７４９􀆰 ４

能耗 / ｋＷ ３６５８􀆰 １ ３６２１􀆰 ３ ４８３３􀆰 ７

ＴＡＣ / 万元 １６１２􀆰 ５ １６００􀆰 ６ ２１４４􀆰 ９

４　 结论

研究了萃取精馏分离丙酮－甲醇－ＴＨＦ 的过程ꎮ
通过三元相图分析ꎬ提出了使用氯苯和 ＤＭＳＯ 作为

溶剂的 ３ 种可行的萃取精馏流程ꎮ 通过对不同流程

的优化ꎬ得到了各个流程的最佳参数ꎮ 经过对 ３ 个

流程的比较ꎬ发现先使用氯苯后使用 ＤＭＳＯ 作为溶

剂的四塔流程 ２ 优于只使用氯苯作为溶剂的三塔流

程 １ 和先使用 ＤＭＳＯ 后使用氯苯作为溶剂的四塔流

程 ３ꎬ能耗为 ３６２１􀆰 ３ ｋＷꎬＴＡＣ 费用为 １ ６００􀆰 ６ 万元ꎬ
是最为经济和节能的流程ꎮ

参考文献

[１] Ｗａｎｇ ＣｈａｏꎬＺｈｕａｎｇ ＹｕꎬＱｉｎ Ｙｕｔａｏꎬｅｔ ａｌ.Ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ ｅｃｏ￣ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ

ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｆ ｓｕｓｔａｉｎａｂｌｅ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｃｏｍｂｉｎｉｎｇ ｐｒｅ￣

ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ａｎｄ ｓｏｌｖｅｎｔ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｆｕｎｃｔｉｏｎｓ ｆｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｎｇ ｔｈｅ ｔｅｔｒａ￣

ｈｙｄｒｏｆｕｒａｎ / ｅｔｈａｎｏｌ / ｗａｔｅｒ ｔｅｒｎａｒｙ ｍｕｌｔｉ￣ａｚｅｏｔｒｏｐｉｃ ｍｉｘｔｕｒｅ [ Ｊ ] .

Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｓａｆｅｔｙ ａｎｄ Ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔａｌ Ｐｒｏｔｅｃｔｉｏｎꎬ２０２２ꎬ１５９:７９５－８０８.

[２] Ｙａｎｇ ＡｏꎬＷａｎｇ ＷｅｎｈｅꎬＳｕｎ Ｓｈｉｒｕｉꎬ ｅｔ ａｌ. Ｓｕｓｔａｉｎａｂｌｅ ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ

ｍｕｌｔｉ￣ｏｂｊｅｃｔｉｖｅ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｅｃｏ￣ｅｆｆｉｃｉｅｎｔ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ

ｗｉｔｈ ｓｉｎｇｌｅ ａｎｄ ｄｏｕｂｌｅ ｅｎｔｒａｉｎｅｒ(ｓ) ｆｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｎｇ ｔｈｅ ｔｅｒｎａｒｙ ａｚｅｏ￣

ｔｒｏｐｉｃ ｍｉｘｔｕｒｅ ｔｅｔｒａｈｙｄｒｏｆｕｒａｎ / ｅｔｈａｎｏｌ / ｍｅｔｈａｎｏｌ [ Ｊ ] . Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ

ａｎｄ Ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ２０２２ꎬ２８５:１２０４１３.

[３] Ｙｕａｎ ＳｈｅｎｆｅｎｇꎬＹａｎｇ ＷｅｎｄｏｎｇꎬＹｉｎ Ｈｏｎｇꎬｅｔ ａｌ.Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ａｃｅ￣

ｔｏｎｅ￣ｔｅｔｒａｈｙｄｒｏｆｕｒａｎ ａｚｅｏｔｒｏｐｉｃ ｍｉｘｔｕｒｅ ｂｙ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ

ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ[Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ａｎｄ Ｂｉｏｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ

２０１３ꎬ８８(８):１５２３－１５２８.

[４] Ｇｕ ＪｉｎｇｌｉａｎꎬＹｏｕ ＸｉｎｑｉａｎｇꎬＴａｏ Ｃｈａｎｇｙｕａｎꎬｅｔ ａｌ.Ｅｎｅｒｇｙ￣ｓａｖｉｎｇ ｒｅ￣

ｄｕｃｅｄ￣ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｈｅａｔ ｉｎｔｅｇｒａｔｉｏｎ ｆｏｒ ｓｅｐａ￣

ｒａｔｉｎｇ ｔｈｅ ｂｉａｚｅｏｔｒｏｐｉｃ ｔｅｒｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｔｅｔｒａｈｙｄｒｏｆｕｒａｎ￣ｍｅｔｈａｎｏｌ￣

ｗａｔｅｒ[ Ｊ] . Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｒｅｓｅａｒｃｈꎬ２０１８ꎬ５７

(４０):１３４９８－１３５１０.

[５] 李春利ꎬ薛明ꎬ方静ꎬ等.萃取精馏分离邻二甲苯－苯乙烯过程的

模拟[Ｊ] .石油化工ꎬ２０１２ꎬ４１(１０):１１４３－１１４７.

[６] Ｌｙｕ ＨａｏꎬＬｉ ＳｈｉｈａｎꎬＣｕｉ Ｃｈｅｎｇｔｉａｎꎬｅｔ ａｌ. Ｓｕｐｅｒｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ｍｏｄｅｌｉｎｇ

ａｎｄ ｓｔｏｃｈａｓｔｉｃ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｓｉｄｅ￣ｓｔｒｅａｍ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ

ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｂｅｎｚｅｎｅ / ｃｙｃｌｏｈｅｘａｎｅ / ｃｙ￣

ｃｌｏｈｅｘｅｎｅ [ Ｊ ] . Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ａｎｄ Ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ ２０２１ꎬ

２５７:１１７９０７.

[７] Ｓｈａｎ ＢａｏｍｉｎｇꎬＮｉｕ ＣｈｅｎｇｑｕｎꎬＭｅｎｇ Ｄａｐｅｎｇꎬｅｔ ａｌ.Ｄｙｎａｍｉｃ ｃｏｎｔｒｏｌ

ｏｆ ｈｅａｔ ｐｕｍｐ ａｓｓｉｓｔｅｄ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｆｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ

ｅｔｈｙｌ ａｃｅｔａｔｅ / ｉｓｏｐｒｏｐａｎｏｌ / ｗａｔｅｒ ｍｉｘｔｕｒｅ [ Ｊ] . Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ

Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ａｎｄ Ｂｉｏｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ２０２１ꎬ９６(８):２３６８－２３８１.

[８] 李春利ꎬ田昕ꎬ李浩ꎬ等.高沸点热敏体系精馏过程的研究进展

[Ｊ] .化工进展ꎬ２０２２ꎬ４１(４):１７０４－１７１４.

[９] Ｌｕｙｂｅｎ Ｗ Ｌ.Ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｓｏｌｖｅｎｔ ｏｎ ｃｏｎｔｒｏｌｌａｂｉｌｉｔｙ ｉｎ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌ￣

ｌａｔｉｏｎ[ Ｊ] . Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｒｅｓｅａｒｃｈꎬ２００８ꎬ４７

(１３):４４２５－４４３９.

　 　 　 　 (下转第 ２２３ 页)

􀅰８１２􀅰



２０２３ 年 １１ 月 李雪等:甲醇制烯烃工业装置的分离优化

温度ꎬ可减少丙烯塔塔釜蒸汽的用量ꎬ并节省循环水

的用量ꎮ

图 ５　 换热优化前的工艺流程

图 ６　 换热优化后的工艺流程

换热器 Ｅ５００３ 的管程设计压力为 ０􀆰 ８ ＭＰａꎬ而
丙烯塔进料压力为 ２􀆰 ２ ＭＰａꎬ因此需要使用新的换

热器ꎬ并计算投资成本ꎮ 先使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对新增

预热器进行简捷计算ꎬ再利用 Ａｓｐｅｎ ＥＤＲ 进行换热

器的在线设计和校核ꎮ 经校核后新增换热器型号为

ＢＥＵꎬ换热器长度 ３ ０００ ｍｍ、内径 ５００ ｍｍꎬ换热管规

格为 １９×２ ｍｍ 的碳钢管ꎬ换热面积 ６０􀆰 １ ｍ２ꎬ管中心

间距 ２５ ｍｍꎬ换热管数量 ３２６ 根ꎬ管程数为 ２ꎬ折流板

间距为 ２００ ｍｍꎬ折流板切割率为 ２５％的单弓形折流

板ꎮ 换热面积余量为 １９％ꎬ流体压力降与流速均符

合设计要求ꎮ
将新增的换热器带入工艺流程进行模拟ꎬ优化

后的结果见表 ４ꎬ将丙烯塔进料从 １２􀆰 ８℃ 加热到

３８􀆰 ６℃ꎬ脱丙烷塔塔釜去乙烯回收塔物流可从 ８６℃
冷却至 ４３􀆰 ８℃ꎮ 新增换热器的投资成本约为 ４ 万

元ꎮ 经过脱丙烷塔塔顶物流换热降温后可节约冷却

水用量 １００􀆰 １ ｔ / ｈꎬ１ 年可节约冷却水 ８４ 万 ｔ(按年操

作 ８ ４００ ｈ 计算)ꎬ１ ｔ 水按照 ０􀆰 ２ 元计算ꎬ则可节省

１６􀆰 ８ 万元 / ａꎬ经过换热后ꎬ丙烯塔再沸器热负荷由

５１ ６４１􀆰 ５ ｋＷ 减小到 ５０ ８３３􀆰 ８ ｋＷꎬ可节约 ８０７􀆰 ７ ｋＷ

的热负荷ꎬ以 １ ｔ 蒸汽等于 ７２０ ｋＷ 热量折算ꎬ１ 年相

当于节约 ９ ４２３ ｔ 蒸汽ꎬ１ ｔ 蒸汽按照 １５０ 元计算ꎬ则
可节省 １４１􀆰 ３ 万元 / ａꎬ合计经济效益 １５８􀆰 １ 万元 / ａꎮ

表 ４　 优化前后模拟结果对比

项目
丙烯塔进料

温度 / ℃
丙烯塔热负荷 /

ｋＷ

循环水用量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

优化前 １２􀆰 ８ ５１６４１􀆰 ５ １０７􀆰 ６

优化后 ３８􀆰 ６ ５０８３３􀆰 ８ ７􀆰 ５

４　 结论

(１)采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ对甲醇制烯烃装置

的分离部分进行了流程模拟ꎬ流程模拟的计算结果

与实际值吻合良好ꎬ可进一步用于装置操作条件的

优化计算ꎮ
(２)分别对脱丙烷塔、乙烯塔和丙烯塔的操作

参数进行了优化ꎬ优化后 １ 年可节约 ３􀆰 ５×１０６ ｋＷ 的

热负荷ꎬ增产乙烯产品 ５５４ ｔ 和丙烯产品 ４８７ ｔꎮ
(３)用脱丙烷塔塔釜去乙烯回收塔的热流股加

热丙烯塔进料物流ꎬ工业优化后 １ 年可节约 ９ ４２３ ｔ
蒸汽和 ８４ 万 ｔ 冷却水ꎬ带来经济效益 １５８􀆰 １ 万元 / ａꎮ
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