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双效热泵精馏分离乙醇T异丙醇
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摘要!以乙醇?异丙醇体系为研究对象#分别采用常规精馏*双效精馏*双效热泵精馏进行分离#使用A9&%/ \689流程模拟软

件进行模拟计算#以年总费用最低为目标函数#得到了相关的工艺参数#结果表明#双效热泵精馏的年综合费用比双效精馏节约

了 "#Q"R#比常规精馏节约了 OOQ"R"

关键词!双效$热泵$精馏$节能

中图分类号!=>)(<@ 文献标志码!A@ 文章编号!)("! ?B!()%()*"&)# ?)*C" ?)!

!"#!*)'*CC)CDE'4/F3'399/ )("! ?B!()'()*"')#')B*

5/3E0'./1+12!1E40%N%22%).*%'.N-E3-,/&./00'./1+21(&%-'('./+7

%.*'+10N/&1-(1-'+103/6.E(%

1-$.7+)<+'# !"#$=6'# =8-$.16# .-C16&)3&'(# .-C2+E/)0+'

$

%$41,,6,N\%:.,41%23456=%41/,6,I;# 015/I[1,8 /̀3K%.93:;# 015/I[1,8 (*!*CB# 013/5&

;4&.(').! =1.%%-39:3665:3,/ :%41/3p8%9#3/468-3/I4,/K%/:3,/56-39:3665:3,/#-,8L6%g%NN%4:-39:3665:3,/#5/- -,8L6%g

%NN%4:1%5:g&82& -39:3665:3,/#M%.%%2&6,;%- :,9%&5.5:%%:15/,6g39,&.,&5/,623J:8.%'=1%&.,4%99%9M%.%4564865:%- 5/-

932865:%- L;A9&%/ \689'=1%&.,4%99%9M%.%,&:323[%- M3:1 &.,4%99941%2%5/- ,&%.5:3/I4,/-3:3,/9M3:1 :1%I,56,N:1%

23/32825//856:,:564,9:'=1%.%986:991,M%- :15::1%-,8L6%g%NN%4:1%5:g&82& -39:3665:3,/ 95K%98& :,"#Q"R ,N5//856

:,:564,9:4,2&5.%- M3:1 -,8L6%g%NN%4:-39:3665:3,/ 5/- :,OOQ"R 4,2&5.%- M3:1 4,/K%/:3,/56-39:3665:3,/'

<%= >1(,&! -,8L6%g%NN%4:$ 1%5:g&82&$ -39:3665:3,/$ %/%.I;g95K3/I

@收稿日期!()*" ?)! ?*<$修回日期!()*" ?)O ?)#

@作者简介!杨利民%*#C( ?&#男#博士#副教授$高晓新%*#O# ?&#男#博士生#讲师#研究方向为化工过程模拟及化工分离#通讯联系人#)"*# ?

<C!!)(""#IJJP44[8'%-8'4/"

@@乙醇是应用最广泛的醇类#是重要的有机合成

原料及有机溶剂$异丙醇是一种重要的化工原料#可

用于有机合成#也广泛用作石油燃料的防冻添加剂*

汽车和航空燃料等" 一些化工产品和生物制品的生

产过程中需要引入乙醇和异丙醇#在后处理过程也

需要对这两者形成的混合物进行分离提纯+*,

"

乙醇?异丙醇二元混合物属于近沸体系#温差

仅 Bd %常压下乙醇沸点 O!Q<d#异丙醇沸点

<(QBd&#采用传统精馏分离方法#需要较大回流比

和较多理论板数#因此能耗较高#而且设备投资较

大" 而更常见的分离方法是共沸精馏#引入共沸剂#

共沸剂与其中一个组分形成共沸物从塔顶蒸出#另

一组分从塔底排出#需要的理论板数可以大大减少#

但必须增加一个精馏塔来分离共沸剂#一方面引入

的共沸剂可能影响产品纯度#而且增加的分离塔也

造成工艺相对复杂#能耗高#设备投资大+(,

"

对于常规精馏过程中由于需要高回流比而引起

的高能耗现象#目前最常见的节能技术是充分利用

塔顶蒸汽潜热的热泵精馏+! ?B,

#而对需要较多理论

板数的精馏过程#可以采用双效或多效精馏以提高

过程的热力学效率#从而达到节能的效果+",

" 针对

乙醇?异丙醇二元体系近沸点*难分离*高能耗的特

点#本文中将上述两者结合而形成一种新的分离方

法#即双效热泵精馏" 使用 A9&%/ \689化工模拟软

件对常规精馏*双效精馏及双效热泵精馏分离过程

进行了模拟#优化分离过程#为工业生产提供一种更

高效更节能的分离方法"

?@基础数据

进料状态!常温%("d&#常压%*)*Q! F\5&#处

理量 " ))) FID1#其中乙醇含量 B"R%质量分数#下

同&#异丙醇含量 ""R#塔顶乙醇*塔底异丙醇产品

质量分数要求均
+

##R" 塔顶采用循环冷却水冷却

%进出口温度分别为 !!*!<d&#塔底采用 )Q* +\5

饱和蒸汽加热" A9&%/ \689中选择U5-T.54和0,2g

&.模块#物性方法选择b369,/?U]方程"

B@经济核算

精馏过程优化模拟结果以 =A0%:,:565//856

4,9:&即年总费用最优为目标" =A0是操作费用 W0

)"C*)
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%,&%.5:3/I4,9:&和年均设备费用07D

$

%45&3:563/K%9:g

2%/:#07&的总和#如下式所示" 操作费用包括塔顶

冷却水费用*塔底加热蒸汽费用*压缩机电费$设备

费用包括精馏塔*压缩机和换热器的费用"

I-!XC![!8̂

$

式中#

$

为设备折旧年限%本文中统一为 " 年&"

费用说明!本文中#蒸汽单价 (() 元D:$冷却水

单价 )Q!" 元D:$压缩机电费 * 元DFb1$精馏塔造价

<)) 元D2

!

$换热器造价 <") 元D2

(

#压缩机造价

*B) 万元D台"

C@常规精馏工艺模拟

如图 * 所示#乙醇?异丙醇二元体系相对挥发度

随着操作压力的降低而增大#因此减压精馏是该体

系有效的分离手段" 本文中以年总费用最低为目标

函数#以操作压力为变量#对乙醇?异丙醇体系分离

@@@@@@@

*-=?J*)) F\5$

(-=?;*)) F\5

%5&

*-=?J!) F\5$

(-=?;!) F\5

%L&

图 *@乙醇?异丙醇在 *)) F\5和 !) F\5下的

相对挥发度图

表 ?@常规精馏优化模拟结果

项目 *)) F\5 O) F\5 ") F\5 !) F\5

$

=

(B" (B) (B) ((#

$

T

*)" <C OB "C

5 *(QC" **Q*" #Q#! <QB(

D

0

DFb

O*<<Q"B C")CQ*C "#!"QB< "()<Q*O

D

U

DFb

OBB!Q(< CO(!QO# C*(*Q#( "!"(Q#B

>D2 (Q(( (Q(* (Q() (Q*#

I

V

Dd

O<Q)* C#Q(B C*QB( ")Q!(

I

H

Dd

<!Q"! O"QOB C#Q(C C)QOC

W0D%万元)5

?*

&

(!()Q*O ()#CQB) *#)#Q(* *CO)Q*!

07D万元 ((#Q#! (*CQO! (*<Q*" (!OQ<O

=A0D%万元)5

?*

&

(!CCQ*" (*!#QOB *#"(Q<B *O*OQO*

@@注!A

V

为精馏塔操作压力#F\5$$

=

为理论塔板数$$

T

为进料位

置$5为回流比%质量&$D

0

为塔顶冷凝器热负荷#Fb$D

U

为塔底再

沸器热负荷#Fb$>为精馏塔直径#2$I

V

为塔顶温度#d$I

H

为塔底

温度#d"

进行模拟计算#结果见表 *" 通过模拟研究发现#

减压精馏可以降低体系的分离难度#减少塔板数*

换热器热负荷" 每降低一个压力段#冷凝器和再

沸器热负荷减少 *)R左右#为了保证塔顶蒸汽与

冷却水之间有足够的换热温差#塔顶蒸汽温度不

宜低于 ")d#因此常规塔减压精馏操作压力选择

!) F\5"

D@双效精馏模拟

多效精馏%286:3?%NN%4:-39:3665:3,/&过程是以多

塔代替单塔#各塔的能位级别不同#能位较高塔释放

的能量用于能位较低的塔#从而达到节能的目的"

多效精馏的效数越多#所消耗的能量就越少" 但是#

效数的增加受到第一级加热蒸汽压力*末级冷却介

质种类%一般应以常规冷却水冷凝末级塔顶蒸汽&

以及设备投资增幅的限制+C ?O,

#故本文中采用由两

塔组成的双效精馏#根据进料方式与操作压力梯度

方向不同可划分为并流*顺流和逆流流程%图 (&"

其中#并流双效分开进料#两塔之间只有热量交换#

没有物料的传递"

%5&并流双效 %L&顺流双效 %4&逆流双效

图 (@并流双效"顺流双效和逆流双效工艺流程

根据常规精馏优化模拟结果#低压塔操作压力

选择 !) F\5" 为了保证高压塔塔顶和低压塔塔底之

间存在足够的换热温差以及相当的热负荷#将高压

塔操作压力选择 O) F\5" 在优化过程中#对高压塔

塔顶冷凝器热负荷和低压塔塔底再沸器热负荷进行

了热量匹配#从而使得高压塔无需冷凝器#低压塔无

需再沸器#既节省能源#又简化工艺设备" 优化后的

双效精馏模拟结果见表 ("

模拟结果显示#! 种方案中#并流双效精馏工

艺的设备投资最低#而且其冷凝器和再沸器热负

荷也最低#顺流双效的设备投资和热负荷最高#逆

流双效次之#这是由于并流双效避免了顺流流程

中的高压塔和逆流流程中的低压塔重组分重复再

沸的过程" 并流双效精馏的设备费用稍高于常规

精馏#但是操作费用节约了 B"QCR#年综合费用节

约了 BBQ!R"

)CC*)
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表 B@双效精馏优化模拟结果

项目 并流双效 顺流双效 逆流双效

A

V

DF\5

O) !) O) !) O) !)

$

=

((" (() *() (O) ((" **)

5 **Q*C <Q!( **Q*# ((Q#) !#QB" <Q!*

>D2 *QB< *Q<< *Q<) (Q(# *QOO (Q(<

D

0

DFb

(#()Q** (<BBQ#O B!"!Q*! B!#OQ!( B(C*QCB B*!BQ*"

D

U

DFb

!)*OQ"! (#()Q*C B""<Q#) B!"!Q() B!(!Q#B B(C*Q"C

I

V

Dd

C#Q(B ")Q!( C#Q(B ")Q!( C#Q(B ")Q!(

I

H

Dd

O"Q"O "OQ!) O!QB" "<Q)! O"Q#C ""QB!

W0D%万元)5?*

&

#)<QO< *!OCQ## *!)BQ""

07D万元 (!<QC< !B<QO" (O*Q**

=A0D%万元)5?*

&

#"CQ"( *BBCQOB *!"<QOO

H@双效热泵精馏模拟

双效精馏可大幅度提高能量的利用率#但由于

高压塔底部需要外部介质进行加热#低压塔顶部需

要释放热能#这部分热能未得到充分利用#造成了能

量的浪费" 高压塔塔底温度高于低压塔塔顶温度#

能量不能自发从低温物体转移到高温物体#想要利

用这部分能量需要消耗机械功" 这种通过压缩机做

功#迫使能量从低品位向高品位传递的机械装置称

为热泵#在双效精馏装置中引入热泵#称为双效热泵

%如图 !&

+< ?#,

"

%5&并流双效热泵 %L&顺流双效热泵 %4&逆流双效热泵

图 !@并流双效热泵!顺流双效热泵和

逆流双效热泵工艺流程

双效热泵精馏在双效精馏的基础上引入热泵#

使低压塔塔顶蒸汽经过压缩机加压升温后#为高压

塔塔底再沸器供热#进一步提高了能量利用率#节约

能耗" 其双塔流程布置也与双效精馏一样有 ! 种方

式#分别为并流双效热泵精馏*顺流双效热泵精馏和

逆流双效热泵精馏" 通过优化模拟结果%见表 !&分

析可得#引入热泵后的双效流程#其低压塔无需冷凝

器#通过压缩机做功将蒸汽的热能加以利用#从而减

少了高压塔塔底再沸器超过 #)R的热负荷" 热泵

提供的能量不足以完全提供高压塔塔底再沸器热负

荷#因此需要添加再沸器" 双效热泵精馏的热负荷

大小顺序与双效精馏一致$压缩机的功率在本文中

只与进气量有关#并流流程的进气量小于顺流和逆

流流程#因此并流流程的压缩机功率也小于顺流和

逆流流程"

表 C@双效热泵精馏优化模拟结果

项目 并流双效热泵 顺流双效热泵 逆流双效热泵

A

V

DF\5

O) !) O) !) O) !)

$

=

(B) (") *)) (") (*) <)

$

T

<C "C B< B" OO !C

5 **Q*) - *(Q!( - !OQ"( -

>D2 *QC# *Q<O (Q)O (Q!( (Q)C (Q!*

D

0

DFb

(#*)QO< - BB*)Q(( - B!C#QB* -

D

U

DFb

!))CQ#< (#*)QC" BC*(Q<" BB*)Q(( BB(#Q)" B!C#QB*

I

V

Dd

C#Q(B ")Q!! C#Q(B ")Q!B C#Q(B ")Q!B

I

H

Dd

OBQ(# "OQCO O(QC* ""Q<C OBQ() ""Q)!

0U BQ" BQ" BQ"

D

S

DFb

(O#*Q(< B!<#Q*" B*OOQ"<

I

S

Dd

<"Q<* <"Q<* <"Q<*

S

+

DFb

!)(QC) BO"Q<) B"(Q<C

W0D%万元)5?*

&

(<!QO* B*"QO( B)"Q<(

07D万元 "*OQO) ""OQ"< "))Q<!

=A0D%万元)5?*

&

!<OQ(" "(OQ(! ")"Q##

@@注!D

S

为压缩蒸汽释放热量#Fb$I

S

为压缩蒸汽温度#d$S

+

为压缩机功率#Fb$0U为压缩比"

优化后的并流双效热泵精馏在双效精馏的基础

上#年综合费用又降低了 C!QCR#与常规塔相比#年

综合费用降低了 OOQ"R"

I@能耗比较

将各工艺流程的能耗统计列于表 B" 从表 B 中

数据可得#双效热泵消耗了少量的压缩机功耗#使得

整个流程无需冷凝器#且再沸器热负荷分别比常规

精馏和双效精馏降低了 #"Q#R和 #(Q<R#操作费用

分别减少了 <!Q)R和 C<Q<R#大幅度节约了能源"

表 D@能耗统计表

常规精馏 双效精馏 双效热泵精馏

D

0

DFb

"()<Q*O (<BBQ#O -

D

U

DFb

"!"(Q#B !)*OQ"! (*"Q#<

S

+

DFb

- - !)(QC

W0D%万元)5

?*

&

*CO)Q*! #)<QO< (<!QO*

07D万元 (!OQ<O (!<QC< "*OQO)

=A0D%万元)5?*

&

*O*OQO* #"CQ"( !<OQ("

J@结论

用A9&%/ \689软件模拟计算了常规精馏*双效

精馏及双效热泵精馏分离乙醇?异丙醇二元体系的

工艺条件*能耗以及年均总费用#得出如下结论"

@@@@ !下转第 *C# 页#

)OC*)



()*" 年 # 月 赵培等!部分回流下十字旋阀塔板效率的研究

提供了方向#如塔板上气液相传质单元数的关联式

和采用的返混模型等"

?AB@:*%+T:*E'+7塔板效率模型

以溶质渗透理论为基础#采用了气体和液体的

停留时间的计算及增加了对相界面积的关联计算"

此效率模型适用于鼓泡状态下的效率计算#考虑了

表面张力并且从相界面积着手" 相对于 A701X而

言#其预测浮阀类塔板效率更加符合实际"

01%/?0185/I模型+!,计算如下!清液层高度 ?

j

采用S,N1839关联式计算!

?

j

X)QC?

)Q"

b

@

)Q("

+%

'

Y

^

'

j

&

)Q"

%-

A

7̂

b

&,

)Q("

%*&

式中#-

A

为整个塔盘的面积#2

(

$?

b

为堰高#22$7

b

为堰长#2" 其中孔间距@的计算!

-

S

-̂

A

X)Q#)O%N

)

@̂&

(

%(&

式中#-

S

为孔面积#2

(

$N

)

为孔径#2"

气相%或液相&传质系数与停留时间的乘积有

如下关系!

\

Y

F

Y

,

%>

Y

F

Y

&

)Q"

%!&

\

j

F

j

,

%>

Y

F

Y

&

)Q"

%4

Y

.̂4

j

7& %B&

式中#>

Y

为气体扩散系数#2

(

D9$4

Y

为气相摩尔含

量#ID2,6$4

j

为液相摩尔含量#ID2,6"

涡流扩算系数>

X

计算如下!
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@@最大气泡直径 N

25J

的计算根据 H15K5.5E8 等推

荐的公式计算" 两相气相体积分率
&

采用 $:3416g

253.公式计算" 那么#单位体积传质面积 E为!
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式中#

!

为表面张力#GD2$

%

j

为液体体黏度#\5)$$

%

$A

为基于塔板有效面积的阀孔动能因子#%2D9&

%FID2

!

&

)Q"

"

综上所述#计算总气相传质单元数公式为!
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@@该公式中有 ( 个参数!

*

*!

(

由实验数据回归得

到#!

*

*̂*#!

(

*̂B"

由于浮阀种类众多#为每种浮阀都建立相对应

的效率模型而都进行实验耗费巨大的人力和物力"

通过分析发现#对浮阀板效率模型的建立和预测只

能对筛板效率模型进行改良+B,

#如一些重要流体力

学清液层高度和相界面积的关联" 发现考虑到浮阀

结构因素#在 01%/?0185/I模型基础上对清夜层高

度*涡流扩散系数及相界面积进行改良#比较适合十

字旋阀塔板"

对十字旋阀塔板的计算的改进如下!
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式中#D

j

为液体流量#2

!

D9"

涡流扩算系数>

X

计算如下!
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式中!7

\

为液流强度#2$6

$A

为气速%基于鼓泡面

积&#2D9"

采用j35/I等+",的相界面积计算如下!
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式中#E为比表面积#2

?*

$%

)

为动能因子%基于鼓泡

面积&#%2D9&%FID2

!

&

)Q"

$'为浮阀个数$*为浮阀周

长#2$

0

为开孔率%基于整块塔板面积

'''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''
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@@!上接第 *CO 页#

%*&针对乙醇?异丙醇二元体系#减压操作可增

大体系相对挥发度#降低能耗和年总费用"

%(&双效精馏与常规精馏相比#设备投资费用

稍高#并流双效精馏时#能耗节省 B"QCR#年综合费

用节省 BBQ!R"

%!&双效热泵精馏可以在双效精馏的基础上#

大幅提高能量利用率#减少年总费用约 "#Q"R#与

常规精馏相比#可节约 OOQ"R"

因此双效热泵精馏是分离乙醇?异丙醇等近沸

体系的一种新型节能分离方法"
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