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摘　要：基于ＮＲＴＬＲＫ热力学方法，采用甲醇钠固体催化剂，使用ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ对酯交换法异丙醇生产工艺进行
模拟及节能优化设计。以年产五万吨异丙醇项目为基础，综合考虑反应平衡、后续分离难度以及原料成本等因

素，使用反应精馏塔作为异丙醇合成反应器，塔釜出料为９９９９ｗｔ％异丙醇。基于反应精馏塔塔顶流出物的热
力学特点设计变压精馏系统，实现回收副产品醋酸甲酯与原料甲醇的目标。使用热泵精馏技术与双效精馏技

术分别对反应精馏系统与变压精馏系统进行节能改造，装置分别节能为６０２％与４３９％，对换热网络能量进
一步集成，最终能耗下降５９２％。
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　　异丙醇作为化学工业中重要的有机原料和工
业溶剂［１］，已被广泛应用于医药、涂料、电子与食

品等行业［２－４］。现阶段，合成异丙醇方法分为 ４
大类，分别为丙烯间接水合法、丙烯直接水合法、

丙酮加氢法与醋酸异丙酯酯交换法。

丙烯直接水合法是目前国内外异丙醇主要合

成方法［５］，根据所使用的催化剂不同分为气相水

合法—维巴工艺、液相水合法—德山曹达工艺与

气－液相水合法—德式古工艺。维巴工艺中，催
化剂为磷酸／硅藻土，丙烯与水的摩尔反应比为
１∶（０６～０８），在压力２～２５ＭＰａ及温度为１８０～
２６０℃下发生反应，产生的大量含异丙醇的粗溶
液，经过多步提纯后达到标准纯度。尽管其流程

相对简单，设备腐蚀较轻，但不可忽视的是其原料

丙烯单程转化率低，催化剂磷酸易流失，改进空间

较大。德山曹达工艺中，丙烯与水进料摩尔比为

１∶２７，使用钨系杂多酸作为催化剂，在压力为 ２０
ＭＰａ、温度为２４０～２８０℃下发生反应，产生大量含
异丙醇粗溶液，尽管其催化剂活性高，产品选择性

好，但其生产过程用水量大，粗产品分离过程耗能

巨大，已被逐步取代。德式古工艺中，使用强酸性

阳离子交换树脂作为催化剂，丙烯与水的摩尔比

为１∶（１２５～１５０），在温度为１３５～１６０℃、压力
为６０００～８０００ｋＰａ条件下合成异丙醇，由于其高
单程转化率以及温和的反应条件而受到青睐，但

其催化剂容易流失且不稳定等因素会导致生产成

本增加。上述３种工艺方法存在分离耗能大、催
化剂容易失活与单程转化率较低等缺点。近年

来，由于固体酸类高效环保的催化剂开发日趋成

熟，使作为异丙醇酯交换法的反应原料—乙酸异

丙酯生产成本大大降低，进而使基于乙酸异丙酯

的酯交换反应合成异丙醇的工艺成为一种更具竞

争力的合成路线［６－７］。Ｑｉｕ等［７］提出的该工艺重

复性好，原料醋酸异丙酯平均转化率高达９９４４％，
采用甲醇钠固体催化剂，一步反应生成异丙醇，并

且实验室验证该法以反应精馏形式制备异丙醇存

在可行性。新工艺克服了丙烯直接水合法所存在

的本质安全及本质环保等问题，温和的反应条件

吸引学界与工业界对其工艺过程进行分析研究。

依照此反应设计工艺过程并对其可行性与最佳操

作条件进行模拟研究，为工业过程提供指导依据。

因此，本文使用 ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ基于 ＮＲＴＬＲＫ物性方
法，模拟采用反应精馏工艺，原料醋酸异丙酯与甲

醇在反应精馏塔内发生酯交换反应，生成异丙醇

与醋酸甲酯，对于粗产品分离过程，使用变压精馏

工艺完成分离，得到主产品异丙醇以及副产品醋

酸甲酯。模拟得到最佳工艺参数，使新生产工艺

达到规定要求。

１　工艺过程

１．１　物性方法
正确的物性方法影响模拟结果的准确性。综

合反应过程可能出现的物质并对其之间的相互作

用进行分析，发现该体系下存在 ３组共沸组成，
体系存在强非理想性。ＮＲＴＬ物性方法作为一种
基于基团贡献原理的活度系数模型，适合用于描

述非理想性液体的液液平衡与气液平衡［８］。同

时，在工艺过程中，考虑到气体在中高压条件下

的非理想性，因此，对原有 ＮＲＴＬ方程采用 ＲＫ方
程进行修正，将 ＮＲＴＬＲＫ方程作为该过程模拟
的物性方法。该过程系统中存在着４个组分，因
此，需要６对二元交互参数。详细模型参数如表１
所示［９－１０］。

表１　４种关键组分的二元交互参数
Ｔａｂｌｅ１　Ｂｉｎａｒｙｐａｒａｍｅｔｅｒｓｏｆ４ｋｅｙｓｐｅｃｉｅｓ

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｉ ＭｅＯＡｃ ＭｅＯＡｃ ＭｅＯＨ ＩＰＡ ＭｅＯＡｃ ＭｅＯＨ
Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｊ ＭｅＯＨ ＩＰＡ ＩＰＡ ＩＰＡｃ ＩＰＡｃ ＩＰＡｃ
Ａｉｊ ０ ０ ０ ０ ０．０８３ １．１３２
Ａｊｉ ０ ０ ０ ０ ０ ０．００６
Ｂｉｊ ２３４．８６６ １６０．１５４ ７９．５３９ １１０．５４４ ０ ０
Ｂｊｉ １３０．５０５ １４１．６２４ ７．９１１ １００．１１６ ０ ０

１．２　过程设计与优化分析
１．２．１　工艺全流程概述

酯交换法异丙醇合成工艺流程图如图 １所

示，项目设计为年产量５万吨异丙醇生产工艺设
计，操作时长为８０００ｈ／年。根据物料平衡计算，
醋酸异丙酯进料量为 １１４０ｔ／ｈ，甲醇进料量为

８３
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５５２ｔ／ｈ。反应原料醋酸异丙酯与甲醇进入反应
精馏塔Ｔ０１０１，考虑原料沸点存在差异，选择逆流
接触的方式，重原料醋酸异丙酯物流ＩＰＡＣ从反应
段的第一块塔板进入，轻原料甲醇物流Ｖ０１０１ＯＵＴ
从反应段最后一块塔板进入。原料在催化剂填料

层接触混合并发生反应，产品物流 Ｔ０１０１Ｌ塔釜采
出高纯产品异丙醇（９９９９ｗｔ％），塔顶馏出物物流
Ｔ０１０１Ｖ含有大量醋酸甲酯（８０９１ｗｔ％）和未反应
的甲醇（１８８０ｗｔ％），进入变压精馏系统将其分离
回收。变压精馏系统分为高压塔 Ｔ０２０１与低压塔

Ｔ０２０２，反应精馏塔塔顶物流 Ｔ０１０１Ｖ经加压后进
入高压塔 Ｔ０２０１，副产品物流 Ｔ０２０１Ｌ于塔釜采出
工业纯醋酸甲酯（９９９ｗｔ％），塔顶物流 Ｔ０２０１Ｖ
为该压力条件下的醋酸甲酯 －甲醇的恒沸组成，
该物流进入低压塔 Ｔ０２０２对甲醇进行分离，塔釜
物流Ｔ０２０２Ｌ采出质量分数为９８５ｗｔ％甲醇循环
至原料进口处，塔顶物流Ｔ０２０２Ｖ为该压力条件下
的醋酸甲酯 －甲醇的恒沸组成，循环至高压塔进
口处，经加压后重新进入高压塔 Ｔ０２０１分离醋酸
甲酯。

图１　酯交换法异丙醇合成工艺流程图
Ｆｉｇ．１　Ｔｈｅｄｉａｇｒａｍｏｆｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎｍｅｔｈｏｄｏｆｉｓｏｐｒｏｐｙｌａｌｃｏｈｏｌｓｙｎｔｈｅｓｉｓｐｒｏｃｅｓｓ

１．２．２　异丙醇合成工段设计与优化
（１）异丙醇合成反应动力学
异丙醇合成工段如图１左端所示，其主要任

务是利用原料醋酸异丙酯和甲醇来合成异丙醇。

根据 Ｑｉｕ等［７］所述，酯交换法异丙醇合成反应为

可逆反应并且该反应过程逆反应的速率比正反应

大。由于反应受浓度影响较大，因此，选择反应精

馏技术作为合成技术路线，使得异丙醇产生后能

迅速被精馏离开系统，降低逆反应对生产的影响。

以线性回归方法可拟合得出反应动力学：

ＣＨ３ＣＯＯＣＨ（ＣＨ３）２ ＋ＣＨＣＯＨｋ１

ｋ１
ＣＨ３ＣＨ

（ＯＨ）ＣＨ３＋ＣＨ３ＣＯＯＣＨ３，

ｋ１＝１２６４２３６．１２１４ｅｘｐ －
５．４０４４×１０４( )ＲＴ ，

ｋ２＝１１１３２８９２６ｅｘｐ －
６．９８４１８×１０４( )ＲＴ ，

ｒ１＝１２６４２３６．１２１４ｅｘｐ －
５．４０４４×１０４( )ＲＴ

ｃｉｐａｃｃＭＥＯＨ，

ｒ２＝１１１３２８９２６ｅｘｐ －
６．９８４１８×１０４( )ＲＴ

ｃＩＰＡｃＭＥＯＡＣ。

（２）反应操作条件及设备结构优化
反应精馏塔是异丙醇生产工艺中的关键设

备，酯交换法合成异丙醇工艺属于液相催化反应，

除催化剂的影响外，工艺操作条件也会对产品产

量和反应选择性产生较大影响。

对于反应精馏各段塔板数确定，以及反应段

填料，需要考虑催化剂填料层数对异丙醇生成总

量的关系进行灵敏度分析。而精馏段与提馏段

塔板数则需要对合成后物料进行普通精馏分析

确定其各自塔段塔板数。因此，建立如图２所示
工艺流程确定３段塔段各自塔板数。反应段填
料层数的确定是利用 Ａｓｐｅｎ灵敏度分析，将反应
起始板定位第 ９块板，接着向下增加填料板数
量，观察物流１５中异丙醇的总质量流量（此处为
估算填料塔理论板数量，并不代表最终填料起始

板数为第 ９块板）。灵敏度分析结果如图 ３所
示，随着填料理论板数的增加，产品异丙醇总产

量迅速增加，当填料层数达到 ２１块时所产出的
异丙醇量是最大的，而往后变化不大。从节省材

料成本和操作成本方面考虑，选定反应填料层数

设定为２１。
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图２　填料板数优化流程图
Ｆｉｇ．２　Ｔｈｅｄｉａｇｒａｍｏｆｎｕｍｂｅｒｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎｏｆｐａｃｋｉｎｇｓｔａｇｅｓ

图３　反应精馏塔填料层数与异丙醇生成总量关系
Ｆｉｇ．３　Ｔｈｅｒｅｌａｔｉｏｎｓｈｉｐｂｅｔｗｅｅｎｔｈｅｎｕｍｂｅｒｏｆｐａｃｋｉｎｇｓｔａｇｅｓａｎｄｔｈｅａｍｏｕｎｔｏｆｉｓｏｐｒｏｐａｎｏｌ

　　由于酯交换反应为可逆反应，反应物醋酸异
丙酯与甲醇的相对进料量由各物质之间分离难度

以及反应物摩尔成本决定。对于成本分析，根据

市场价调研，醋酸异丙酯约７５００元／ｔ，即７６５元／
ｋｍｏｌ；甲醇约２８００元／ｔ，即８９６元／ｋｍｏｌ，因此，从
原料成本角度分析，甲醇需要过量。另外，从后续

分离过程物质之间难度分析，设置两种场景：①醋
酸异丙酯过量，纯副产品醋酸甲酯从反应精馏塔

塔顶采出，塔釜采出醋酸异丙酯 －异丙醇物流，进
入后续分离过程；②甲醇过量，纯主产品异丙醇从

反应精馏塔塔釜采出，塔顶采出甲醇 －醋酸甲酯
物流，进入后续分离过程。本文综合对比醋酸异

丙酯－异丙醇与甲醇－醋酸甲酯等两组二元物系
的相图，如图４所示，发现在同等压力条件下的两
组ｙ－ｘ相图中，甲醇 －醋酸甲酯系统物质之间相
对挥发度更大，即甲醇 －醋酸甲酯分离耗能比醋
酸异丙酯－异丙醇低。因此，从分离难度角度考
虑，选择甲醇过量。综上所述，甲醇为过量物质，

甲醇与醋酸异丙酯进料摩尔比大于１。

图４　二元相图（ａ）醋酸异丙酯－异丙醇（ｂ）甲醇－醋酸甲酯
Ｆｉｇ．４　Ｔｈｅｂｉｎａｒｙｄｉａｇｒａｍｓ（ａ）ｉｓｏｐｒｏｐｙｌａｃｅｔａｔｅｉｓｏｐｒｏｐａｎｏｌ

　　对于进料摩尔比的确定，若甲醇进料过量不
多，则无法充分消耗醋酸异丙酯，影响主产品异丙

醇品质且需要后续增加分离过程对异丙醇纯化，

若甲醇过量过多，则会导致后续分离能耗过大，因

０４
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此，需要对甲醇摩尔量进行确定，根据产能目标确

定醋酸异丙酯用量为１１４００ｋｇ／ｈ（１１１６１９ｋｍｏｌ／
ｈ）后，对甲醇摩尔进料量与醋酸异丙酯残留量、异
丙醇总生成量、反应精馏塔再沸器能耗与塔釜甲

醇残留量进行灵敏度分析，灵敏度分析如图５所
示。发现当甲醇摩尔进料量达到 １７１６５ｋｍｏｌ／ｈ
时，各指标分析在权衡产出与能耗之间取得最优

值，因此，将甲醇摩尔进料选定为１７１６５ｋｍｏｌ／ｈ。

图５　甲醇进料摩尔量为基础的灵敏度分析图
Ｆｉｇ．５　Ｔｈｅａｎａｌｙｓｉｓｄｉａｇｒａｍｏｆｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙｏｆｍｏｌａｒｆｅｅｄｏｆｍｅｔｈａｎｏｌ

　　反应精馏塔是将反应器和精馏塔结合起来的
一个系统，在同一套设备中完成反应和分离两大

过程，这大大节约了设备投资和操作费用。图 ２
可知，Ｂ３单元计算出来的普通精馏塔塔板数可快
速嵌入反应精馏塔内部，后续调试反应精馏塔回

流比等操作参数即可达到最优结果。等效模拟得

出的精馏塔总板数为３０，进料板为第１３和１４块
板之间。因此，可近似得出反应精馏塔的精馏段

有１３块板，提馏段有１７块板。再结合上述计算
得到的填料塔板数为２１块板，因此，反应精馏塔
共５１块塔板。

酯交换法异丙醇合成过程为液相反应，压力

变化对反应速率与反应平衡影响不大，而该反应

对温度变化较为敏感。但由于在反应精馏塔内

部，操作压力会影响塔内温度，因此，此处以反应

精馏塔塔顶压力为变量，分析其对再沸器能耗、异

丙醇产量以及塔釜出料异丙醇纯度的影响。对反

应精馏塔塔顶压力－再沸器能耗与异丙醇产出量
进行灵敏度分析，如图６所示，当塔顶压力为０４８
ｂａｒ时，塔釜再沸器能耗最低且异丙醇产出量达到
最大。此时，对应最佳回流比为３５。

图６　塔顶压力－再沸器能耗与异丙醇产出量灵敏度分析
Ｆｉｇ．６　Ｔｈｅｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙａｎａｌｙｓｉｓｏｆｃｏｌｕｍｎｐｒｅｓｓｕｒｅｔｏｒｅｂｏｉｌｅｒｄｕｔｙａｎｄｉｓｏｐｒｏｐｙｌａｌｃｏｈｏｌｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ
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　　由 Ａｓｐｅｎ的灵敏度分析选择填料反应温度
５５℃～５９℃，塔釜压力选择０５～０６ｂａｒ。反应
精馏塔塔釜出料为异丙醇，流量为６６８３１ｋｇ／ｈ，
塔顶出料为大量醋酸甲酯和较多甲醇流入纯化工

段，流量为１０２３７７ｋｇ／ｈ，其中，醋酸甲酯、甲醇、
异丙醇和醋酸异丙酯质量分数分别为 ８０９１４
ｗｔ％、１８８０１ｗｔ％、０２３３２ｗｔ％、００５１８５ｗｔ％。
１．２．３　分离工段设计与优化

分离工段的设计需要基于主要轻重组分的热

力学性质而确定。待分离物流为反应精馏塔塔顶

出料，流量为 １０２３７７ｋｇ／ｈ，其中，醋酸甲酯、甲
醇、异丙醇和醋酸异丙酯质量分数分别为 ８０９１

ｗｔ、１８８０ｗｔ、０２３３ｗｔ、００５１９ｗｔ，其摩尔分率分
别为 ６４８８％、３４８６％、０２３％、００３％。该物流
中主要物质为醋酸甲酯与甲醇，对多个压力下

（０５～１１ｂａｒ）该体系主要轻重组分的二元性质进
行分析，其ｙ－ｘ相图，如图１～图７所示。从图中
可看出，醋酸甲酯－甲醇物系为共沸体系，并且共
沸组成受压力变化影响大，因此，此处采用变压精

馏工艺更为合适，在不引入有毒共沸剂的同时，

不需要为蒸发额外引入的共沸剂而增加能耗。

根据进料组成，考虑精馏过程稳定，可确定变压

精馏系统前塔为高压塔（１１ｂａｒ），后塔为低压塔
（１ｂａｒ）。

图７　醋酸甲酯－甲醇ｙ－ｘ相图（０５～１１ｂａｒ）
Ｆｉｇ．７　Ｔｈｅｙ－ｘｐｈａｓｅｄｉａｇｒａｍｏｆｍｅｔｈｙｌａｃｅｔａｔｅｍｅｔｈａｎｏｌｗｉｔｈｐｒｅｓｓｕｒｅ０５～１１ｂａｒ

　　变压精馏工艺过程如图１右端所示，反应精
馏塔塔顶出料进入变压精馏系统，物流经加压后

进入高压塔，塔釜分离出副产品醋酸甲酯，塔顶采

出物料为该压力下（１１ｂａｒ）醋酸甲酯 －甲醇的共
沸组成（醋酸甲酯、甲醇、异丙醇和醋酸异丙酯质

量分数分别为６３９１ｗｔ％、３６０７ｗｔ％、００２１ｗｔ％、
０ｗｔ％）。该物流流过减压阀后进入低压塔，塔釜
采出纯度达９９ｗｔ％的甲醇，泵送至原料入口处，
而塔顶出料为该压力下醋酸甲酯 －甲醇的共沸
组成（醋酸甲酯、甲醇、异丙醇和醋酸异丙酯质量

分数分别为 ８１６７ｗｔ％、１８３３ｗｔ％、０ｗｔ％、
０ｗｔ％），该部分物流循环至高压塔入口处，与反应
精馏塔塔顶物料混合并加压后 －进入高压塔分离
醋酸甲酯。

为高效率低能耗地分离回收副产品，对该系

统操作条件及设备结构进行优化分析，在已确定

变压精馏系统的两座塔的操作压力后，高压塔总

塔板数为５０，进料塔板数为 ３０，回流比为 １８２。
低压塔总塔板数为５０，进料塔板数为２５，回流比
为３。在此操作条件下总费用最低。

２　能量集成分析及节能过程设计

２．１　工艺物流节能分析
根据本项目生产分离工艺过程的特点，对于

过程的清洁循环进行控制，对过程的资源消耗和

能源消耗进行综合集成。原工艺过程如图 １所
示，该过程综合能耗如表２所示。表２中，节能前
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项目年综合能耗为５８３×１０１４Ｊ，折算当量标准煤
为２２１９６８ｔ／年。本项目年消耗醋酸异丙酯
９１２００ｔ与甲醇２８７５０ｔ，年产异丙醇５３４６４９ｔ，
醋酸甲酯６６４５１６ｔ。节能前过程各项公用工程
能耗占比如表 ２所示，所用公用工程分别为电
（３８０Ｖ工业用电）、中压蒸汽（１７５℃饱和蒸汽）、
低压蒸汽（１２５℃饱和蒸汽）和冷却水（进水 ２０
℃，出水３０℃）。结合表２分析，可看出低压蒸汽
总能耗最大，达 ５９７％，其为反应精馏塔再沸器
（１１９９５ｔ／ｈ）、变压精馏系统低压塔再沸器（５８５４
ｔ／ｈ）以及变压精馏装置预热器（１０４５ｔ／ｈ）提供热
量，而中压蒸汽总能耗次之，达３６８％，其为变压
精馏系统高压塔再沸器（７５７９ｔ／ｈ）提供热量。冷
却水主要为产品降温与冷凝器提供冷量，消耗量

达１３５４３７４ｔ／ｈ。而电主要为离心泵等流体输送
机械提供动力，液体输送消耗电能相对较少，仅占

不到００５％，可忽略不计。
节能前过程温焓曲线图如图８所示，发现该

过程耗能主要位置发生在３座精馏塔再沸器及冷
凝器处，在传热温差为１０℃情况下，仅使用流股
间换热情况下，节能潜力理论上可达２８０％，即节
能潜力为１９４６２５４８ＭＪ／ｈ。本文对各塔的节能
潜力进行挖掘，发现反应精馏塔耗能是３座塔之
间最大的设备，另外，其塔顶塔釜之间的温差（约

３６℃）满足实施热泵精馏节能措施改造的条件，
因此对其进行热泵精馏改造。在变压精馏系统

中，高压塔塔顶冷凝器温度为１３４６２℃，热负荷
为－１３１５２７ＭＪ／ｈ；低压塔塔釜再沸器温度为
９９１２℃，热负荷为１２８３１７ＭＪ／ｈ。上述两座塔
的再沸器与冷凝器温差足够且热负荷接近，在同

一分离系统内符合双效精馏节能措施改造条件，

因此，对其进行双效蒸馏节能改造。

表２　节能前过程综合能耗表
Ｔａｂｌｅ２　Ｔｈｅｔａｂｌｅｏｆｉｎｔｅｇｒａｔｅｄｐｒｏｃｅｓｓｅｎｅｒｇｙｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎｗｉｔｈｏｕｔｅｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｍｅａｓｕｒｅｓ

项目

消耗量

单位耗量 年耗量

单位 数量 单位 数量

能耗低热值／能耗指标

单位 数量

单位能耗

／（ＭＪ·ｈ－１）
总能耗×１０４

／（ＭＪ·ａ－１）

电 ｋＷ·ｈ ９．８２２ １０４ｋＷ·ｈ ７．８５８ ＭＪ·（ｋＷ·ｈ）－１ ３．６０ ３５．３６０ ２８．２８８

中压蒸汽 ｔ·ｈ－１ ７．５７９ １０４ｔ ６．０６３ ＭＪ·ｔ－１ ３１２２．０６ ２３６６１．５３１ １８９２９．２２５

低压蒸汽 ｔ·ｈ－１ １８．９０３ １０４ｔ １５．１２２ ＭＪ·ｔ－１ ２３０２．６５ ４３５２６．９９３ ３４８２１．５９４

冷却水 ｔ·ｈ－１ １３５４．３７４ １０４ｔ １０８３．４９９ ＭＪ·ｔ－１ ４．１９ ５６７４．８２５ ４５３９．８６０
合计 ７２８９８．７０９ ５８３１８．９６７

图８　节能前温焓曲线图
Ｆｉｇ．８　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｅｎｔｈａｌｐｙｄｉａｇｒａｍｗｉｔｈｏｕｔｅｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｍｅａｓｕｒｅｓ

２．２　热泵精馏改造方案
对Ｔ０１０１反应精馏塔进行热泵精馏改造。改

造前工艺流程图如图１所示。从 ＡｓｐｅｎＵｔｉｌｉｔｙ导
出数据并制表，如表３所示，改造前，塔顶冷凝器
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以冷却水作为换热介质，每小时消耗量为３５０８５８
ｔ；塔釜再沸器以低压蒸汽作为换热介质，每小时耗
量为５８５４ｔ。

使用热泵精馏技术后，工艺流程如图９所示，
反应精馏塔塔顶出气经压缩机 Ｃ０１０１从０４８ｂａｒ
压缩至２ｂａｒ后升温至高温高压气体，以此作为热
源给再沸器供热，再沸器热端出料经过减压阀后

部分冷凝，并进入冷凝器完全冷凝，部分回流至反

应精馏塔，经压缩后塔顶物流并不能为塔釜再沸

器物料蒸发提供全部热量，因此，为保证系统稳定

性，此系统的热量缺口由低压蒸汽提供［１１－１４］。由

表３可知，改造后所冷却水小时耗量为 １１４６９３
吨，压缩机电能每小时耗量为１０７ＭＷ，另外所需
补充的热量缺口的低压蒸汽每小时能耗 ０７１ｔ。
经过节能改造后，年总能耗从 １１９６０２５１７６ＭＪ
下降至４７６１５８７４１６ＭＪ，节能幅度达６０２％。

图９　热泵精馏节能改造后反应精馏塔工艺流程图
Ｆｉｇ．９　Ｔｈｅｐｒｏｃｅｓｓｄｉａｇｒａｍｏｆｒｅａｃｔｉｖｅｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎｃｏｌｕｍｎ

ｗｉｔｈｈｅａｔｐｕｍｐｔｒａｎｓｆｏｒｍａｔｉｏｎ

表３　热泵精馏改造前后公用工程消耗量
Ｔａｂｌｅ３　Ｔｈｅｕｔｉｌｉｔｙｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎｗｉｔｈａｎｄｗｉｔｈｏｕｔｔｒａｎｓｆｏｒｍａｔｉｏｎｏｆｈｅａｔｐｕｍｐｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ

公用工程规格
未改造 热泵精馏

单位 小时耗量 年耗量 年耗能／ＭＪ 单位 小时耗量 年耗量 年耗能／ＭＪ

电（３８０Ｖ） ｋＷ·ｈ － － ０ ｋＷ·ｈ １０６７．２５ ８５３８０００ ３０７３６８００
低压蒸汽（１２５℃饱和蒸汽） ｔ ５．８５ ４６８３３．７６１０７８４１７５７．５ ｔ ０．７１ ５６６０．６８ １３０３４５６４．８
冷却水 ｔ ３５０．８６ ２８０６８６４１１７６０７６０．１６ ｔ １１４．６９ ９１７５４４ ３８４４５０９．３６
总花费 １１９６０２５１７．６ ４７６１５８７４．１６

２．３　变压双效精馏改造方案
对变压精馏系统中的 Ｔ０２０１与 Ｔ０２０２进行双

效精馏改造。双效精馏系统由不同操作压强的塔

组成。利用较高压力的塔顶蒸汽作为压力较低的

精馏塔再沸器的热源。此较低压力精馏塔的再沸

器即为较高压力精馏塔的冷凝器。塔顶蒸汽的汽

化潜热被系统本身回收利用。因此，较大程度节

约了精馏装置的能耗［１５－２１］。分别对比 Ｔ０２０１与
Ｔ０２０２的工况，从而确定如何合理设计使用双效精
馏。工况如图１０和图１１所示。
　　从图 １０和图 １１可看出，Ｔ０２０１塔顶温度为
１３４６２℃，热负荷为 －３６５４ＭＷ；塔釜温度为
１５７４９℃，热负荷为４９１６ＭＷ。Ｔ０２０２塔顶温度
为５３２７℃，热负荷为 －４０６８ＭＷ；塔釜温度为
９９１２℃，热负荷为 ３５６４ＭＷ。可得出结论，
Ｔ０２０１的冷凝器温度及其热负荷与 Ｔ０２０２的再沸
器及其热负荷较为接近，因此，对该换热器进行流

股间换热改造，Ｔ０２０１塔顶蒸汽出料作为Ｔ０２０２再

图１０　Ｔ０２０１参数图
Ｆｉｇ．１０　ＴｈｅｄｅｔａｉｌｅｄｐａｒａｍｅｔｅｒｓｏｆＴ０２０１
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图１１　Ｔ０２０２参数图
Ｆｉｇ．１１　ＴｈｅｄｅｔａｉｌｅｄｐａｒａｍｅｔｅｒｓｏｆＴ０２０２

沸器的热源，而 Ｔ０２０２塔釜出料则作为 Ｔ０２０１冷
凝器的冷源。在换热接通后，Ｔ０２０１冷凝器仍有
－００８９５ＭＷ的冷量缺口，因此，此部分需要以公
用工程冷却水作为冷源补充换热。改造前后能耗

对比分析如表 ４所示，改造前，塔顶冷凝能耗为
２７７９８１ＭＪ／ｈ，塔釜再沸能耗为３０５３０３ＭＪ／ｈ。
改造后，塔顶冷凝能耗为１５００６０ＭＪ／ｈ，塔釜再
沸能耗为１７７２９５ＭＪ／ｈ。总共节能幅度达４３９％。
改造后的工艺流程，见图１２。

表４　普通精馏与双效精馏的能耗区别
Ｔａｂｌｅ４　Ｔｈｅｅｎｅｒｇｙｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅｂｅｔｗｅｅｎｏｒｉｇｉｎａｌ

ａｎｄｄｏｕｂｌｅｅｆｆｅｃｔｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ＭＪ·ｈ－１

　　项目 普通精馏 双效精馏

塔顶冷凝能耗 ２７７９８．１ １５００６．０

塔釜再沸能耗 ３０５３０．３ １７７２９．５

总能耗 ５８３２８．４ ３２７３５．５

图１２　变压双效精馏工艺流程图
Ｆｉｇ．１２　Ｔｈｅｐｒｏｃｅｓｓｄｉａｇｒａｍｏｆｄｏｕｂｌｅｅｆｆｅｃｔｐｒｅｓｓｕｒｅｓｗｉｎｇｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎｓｙｓｔｅｍ

２．４　能量热集成改造方案
为进一步降低公用工程使用量，在原有流程

处理效果的条件之下提出相应的能量集成方案，

对已经进行热泵精馏以及双效精馏节能改造的工

艺过程进一步分析其节能潜力，该过程温焓曲线

如图１３所示。根据冷热组合曲线可匹配出较大
的重叠区域，该区域存在足够传热温差可作为流

股间换热以达到减少公用工程使用的目的。变压

精馏装置塔顶出料与反应精馏塔塔顶出料两股物

流混合后需要预热后进入高压塔分离，该操作能

减少高压塔再沸器中压蒸汽消耗量０５１ｔ／ｈ，同时
降低了冷却水耗量１１２５７ｔ／ｈ。经流股间换热后
由于物流之间换热温差比原使用公用工程小，增

大了所需换热器换热总面积，同时由于从３股热
物流中回用热量，需要额外增加３台换热器，如图
１４所示，分别需增加 Ｅ０２０３、Ｅ０２０４与 Ｅ０２０５等３
台换热器，操作费用下降的同时增加设备费投资。

经节能改造后，最终工艺过程如图１４所示。最终
综合能耗表如表５所示。
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图１３　经热泵精馏与双效精馏改造后温焓曲线
Ｆｉｇ．１３　Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｅｎｔｈａｌｐｙｄｉａｇｒａｍｗｉｔｈｅｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｍｅａｓｕｒｅｓ

图１４　节能改造最终方案
Ｆｉｇ．１４　Ｔｈｅｆｉｎａｌｓｃｈｅｍｅｏｆｅｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｔｒａｎｓｆｏｒｍａｔｉｏｎ

表５　节能后过程综合能耗表
Ｔａｂｌｅ５　Ｔｈｅｔａｂｌｅｏｆｉｎｔｅｇｒａｔｅｄｐｒｏｃｅｓｓｅｎｅｒｇｙｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎｗｉｔｈｅｎｅｒｇｙｓａｖｉｎｇｍｅａｓｕｒｅｓ

项目

消耗量

单位耗量 年耗量

单位 数量 单位 数量

能耗低热值／能耗指标

单位 数量

单位能耗

／（ＭＪ·ｈ－１）
总能耗×１０４

／（ＭＪ·ａ－１）

电 ｋＷ·ｈ １０７７．３９３ １０４ｋＷ·ｈ ８６１．９１４４ ＭＪ·（ｋＷ·ｈ）－１ ３．６ ３８７８．６１５ ３１０２．８９２
中压蒸汽 ｔ·ｈ－１ ７．０６ １０４ｔ ５．６４８ ＭＪ·ｔ－１ ３１２２．０６ ２２０４１．７４４ １７６３３．３９５
低压蒸汽 ｔ·ｈ－１ ０．７０８ １０４ｔ ０．５６６ ＭＪ·ｔ－１ ２３０２．６５ １６２９．３２１ １３０３．４５７
冷却水 ｔ·ｈ－１ ５２３．４４３ １０４ｔ ４１８．７５５ ＭＪ·ｔ－１ ４．１９ ２１９３．２２８ １７５４．５８３

合计 ２９７４２．９０７ ２３７９４．３２６

　　从表５中可看出，经节能改造后该过程装置
年消耗能量约２３７×１０８ＭＪ，对比节能改造前下
降幅度达５９２％，其中，热公用工程下降 ３４８×
１０８ＭＪ，冷公用工程下降２７９×１０７ＭＪ，而电耗量
则增加３０７×１０７ＭＪ。

３　结　论

（１）综合考虑酯交换法异丙醇合成反应、原料

成本以及分离难度等因素，设计反应精馏系统完

成异丙醇（９９９９ｗｔ％）一步分离，并设计变压精馏
系统回收副产品醋酸甲酯（９９９ｗｔ％）。该工艺
具有能耗低、产品纯度高且经济性较强等特点。

（２）基于ＮＲＴＬＲＫ物性方法，利用ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ
模拟该非理想物系，所得工艺参数为工业实施提

供指导。

（３）采用热泵精馏技术与双效精馏技术分别
对反应精馏塔与变压精馏系统进行节能改造，分
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别节能６０２％与４３９％。采用流股间换热技术对
该过程系统进一步节能，在满足产品纯度的同时，

能耗下降５９２％。
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