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摘摇 要: 由于共沸物的存在,甲乙酮-水混合物的分离在工业生产上一直是一个具有挑战性的问题。 采用萃取精

馏和变压精馏对分离工艺进行流程模拟与优化,得到摩尔分数为 99郾 9%的甲乙酮产品,以年度总费用(TAC)最小

为目标函数,采用序贯迭代法对其进行优化,得到最小 TAC 为 6郾 569 伊 105美元。 通过分析比较 3 种常用萃取剂无

限稀释相对挥发度的大小,筛选出乙二醇作为萃取剂,得到最佳萃取剂用量、理论板数及进料位置;针对常规变压

精馏工艺提出热集成方案,与采用方案前相比,年度总费用降低了 27郾 1% 。 最后,对萃取精馏、变压精馏和热集成

变压精馏 3 种分离工艺年度总费用进行对比,萃取精馏工艺比热集成变压精馏工艺年度总费用降低了 21郾 5% 。 结

果表明,在经济性方面,萃取精馏相比于热集成变压精馏更适合甲乙酮-水共沸物系的分离。
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引摇 言

甲乙酮(MEK)是一种重要的有机溶剂[1],可用

作醋酸纤维素、丙烯酸树脂、涂料、油墨等高分子化

合物的溶剂,同时甲乙酮还是一种重要的有机合成

原料[2],常用于制备医药、染料、洗涤剂、香料、抗氧

化剂以及某些催化剂的中间体。 目前国内外用于生

产甲乙酮的工艺主要是正丁烯水合法[3],该生产工

艺具有稳定性强、生产效益高等优点,但是在生产过

程中会产生大量甲乙酮和水的混合物。 常压下,甲
乙酮和水会形成最低共沸物,共沸物组成中含甲乙

酮 63郾 3% (摩尔分数,下同),共沸温度为 73郾 6 益,
通过普通精馏无法将其与水分离,因此必须考虑特

殊精馏方法,如萃取精馏、共沸精馏、变压精馏

等[4 - 6]。 目前工业上对甲乙酮-水的分离主要采用

共沸精馏方法[7],但由于达到分离要求时的回流比

很大,操作费用较高。 陈小平等[8] 采用加盐萃取精

馏的方法对甲乙酮-水共沸物系进行分离,得到纯度

为 99郾 5%的甲乙酮产品,但存在设备易腐蚀等问题。
对甲乙酮-水共沸物进行分离时,在得到满足

分离要求的产品纯度的前提下,还应对不同工艺能

耗进行比较,选择最佳的分离工艺,然而目前尚没有

针对甲乙酮-水共沸物分离工艺进行能耗比较的相

关研究。 因此,本文采用萃取精馏、变压精馏和热集

成变压精馏对甲乙酮-水共沸物系的分离进行流程

模拟,以年度总费用(TAC)最低为目标函数,对萃取

剂用量、总理论板数、原料进料位置及萃取剂进料位

置等参数进行优化,获得最佳工艺操作参数。 并将

上述 3 种工艺的年度总费用进行对比,为工业上分

离甲乙酮-水共沸物系提供理论指导。

1摇 Aspen plus 模拟

1郾 1摇 原料组成及分离要求

原料进料量为 100 kmol / h,其中甲乙酮和水摩

尔分 数 各 占 50% , 进 料 温 度 25 益, 压 力



101郾 325 kPa。经 过 分 离 提 纯, 得 到 摩 尔 分 数 逸
99郾 9%的甲乙酮产品和水,产品回收率为 99郾 9% 。
1郾 2摇 热力学模型选择

在流程模拟过程中,热力学模型的选择对最终模

拟结果的准确性起着至关重要的作用。 常见的分离

二元共沸物系的热力学模型有非随机两流体(non鄄
random two liquids, NRTL) 模型、 UNIQUAC 模型、
Wilson 模型等。 文献[9]选用 UNIQUAC 模型对隔壁

塔分离甲乙酮-水工艺进行模拟,并将模拟结果与实验

结果进行比较,结果表明,UNIQUAC 模型能较好地预

测甲乙酮-水物系的热力学性质。 因此,本文采用

UNIQUAC 模型对甲乙酮-水分离工艺进行流程模拟,
该模型下甲乙酮-水物系的二元交互参数如表 1 所示。

表 1摇 甲乙酮-水物系 UNIQUAC 模型二元交互作用参数

Table 1摇 Binary interaction parameters of the UNIQUAC
model for the methyl ethyl ketone鄄water system

组分 i 组分 j Aij A ji Bij B ji Cij

甲乙酮 水 0 0 -311郾 255 2 -71郾 019 3 0

甲乙酮 乙二醇 0 0 -62郾 283 -91郾 378 0

水 乙二醇 -0郾 601 8 0郾 601 8 120郾 778 7 -18郾 671 4 0

1郾 3摇 经济评价指标

本文以年度总费用最小为评价指标,用来综合

评估萃取精馏与变压精馏两种分离工艺的经济效

益。 年度总费用包括设备费用和操作费用,其中设

备费用包括精馏塔、换热器等设备成本;操作费用仅

考虑塔釜加热蒸汽消耗,塔顶冷凝水消耗费用较小,
与蒸汽消耗费用相比可以忽略[10]。 年操作时间为

8 000 h,TAC 计算公式如下。

CTAC = CTOC +
CTCC

PP (1)

式中,CTOC为操作费用,CTCC为设备费用,PP 为投资回

收期,一般为 3 年。 具体的 TAC 计算公式见表 2[11],
其中塔径 D(单位为 m)由 Aspen 中 Tray Sizing 功能

计算得到,板间距设置为 610 mm,塔高 H(单位为 m)
由式(2)计算,换热面积 A(单位为 m2)由式(3)计算,
塔顶冷凝器传热系数 KC =852 W/ (m2·K),塔釜再沸

器传热系数 KR 为 568 W / (m2·K),低压蒸汽单价

CS =7郾 72 美元 / GJ,中压蒸汽单价为 8郾 22 美元 / GJ,
高压蒸汽单价为 9郾 88 美元 / GJ。

H = 1郾 2 伊 0郾 61 伊 (NT - 2) (2)

A = Q
K驻T (3)

式中,NT 为总理论板数;Q 为换热器负荷, kW;驻T
为换热温差,益。

表 2摇 TAC 的计算方法

Table 2摇 Calculation method of TAC

名称 公式

塔体 17 640 伊 D1郾 056 伊 H0郾 802

设备费用 /美元
塔板 229 伊 D1郾 55 伊 (NT - 2)

冷凝器 7 296 伊 A0郾 65
C

再沸器 7 296 伊 A0郾 65
R

操作费用 /美元 CS 伊
QR

277郾 85 伊 8 000 伊 3 600

摇 摇 AC—冷凝器换热面积,m2;AR—再沸器换热面积,m2;QR—再沸

器热负荷,kW。

2摇 萃取精馏工艺

2郾 1摇 萃取剂的选择

萃取精馏原理是通过引入萃取剂来改变待分离

共沸物系的相对挥发度,从而达到消除共沸、实现共

沸物分离的目的[12]。
在萃取精馏工艺中,萃取剂的选择对降低过程

能耗极其重要。 萃取剂的选择依据为在萃取剂的作

用下,共沸物的相对挥发度 琢 越大则分离越容

易[13]。 相对挥发度 琢 计算公式如下。

琢 =
yA / yB

xA / xB
(4)

图 1摇 不同萃取剂对甲乙酮-水体系 y - x 相图的影响

Fig. 1摇 Effect of different extractants on the y - x phase
diagram of the methyl ethyl ketone鄄water system

式中,yA和 xA分别代表组分 A 的汽相和液相组成,
yB和 xB分别代表组分 B 的汽相和液相组成。 本文

选取乙二醇(EG)、N,N鄄二甲基甲酰胺(DMF)和 N鄄
甲基吡咯烷酮(NMP)这 3 种工业上常用的萃取剂,
通过 Aspen 中的 Binary analysis 功能计算出相同溶

剂比下 3 种萃取剂对甲乙酮-水物系的相对挥发

度,得到 琢(EG) = 3郾 54,琢(DMF) = 1郾 77,琢(NMP) =

·21· 北京化工大学学报(自然科学版)摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 摇 2023 年



1郾 55。 由图 1 可以看出,与 DMF 和 NMP 相比,乙二

醇能显著增大甲乙酮-水的相对挥发度,因此选择

乙二醇作为分离甲乙酮-水共沸体系的萃取剂。
2郾 2摇 萃取精馏工艺流程

萃取精馏分离甲乙酮-水工艺流程如图 2 所

示。 原料甲乙酮和水从萃取精馏塔(EDC)中下部

进料,与从塔上部进料的萃取剂乙二醇逆流接触,塔
顶得到纯度为 99郾 9% 的甲乙酮产品。 塔釜采出乙

二醇和水混合物送入萃取剂回收塔( SRC)进行分

离,萃取剂回收塔塔顶得到纯度为 99郾 9% 的水,塔
釜得到纯度接近于 100%的萃取剂乙二醇返回萃取

精馏塔再利用。

D—塔顶采出量;W—塔釜采出量;R—回流比。

图 2摇 萃取精馏工艺流程

Fig. 2摇 Flowsheet of the extractive distillation process
摇

2郾 3摇 萃取精馏过程优化

采用序贯迭代法[14],以年度总费用最小为目标

函数对萃取剂用量 S、总理论板数 NT、原料进料位置

NF和萃取剂进料位置 NS的工艺流程进行优化,具体

优化工艺流程如图 3 所示。
在优化过程中通过满足设计规定来调节塔顶采

出量 D 和回流比 R,其中萃取精馏塔设计规定塔顶

甲乙酮纯度为 99郾 9% ,回收率为 99郾 99% ;萃取剂回

收塔设计规定塔顶水纯度为 99郾 9% ,塔釜萃取剂乙

二醇纯度为 99郾 999% 。
优化过程如图 4 所示。 从 TAC鄄S 关系图中可

以看出,随着萃取剂流量的增加,年度总费用先减小

后增大。 萃取剂流量增加,乙二醇对甲乙酮-水共

沸物相对挥发度的影响增大,年度总费用减小;当萃

取剂流量进一步增大时,萃取剂对相对挥发度的影

响逐渐减小,并且塔内汽液相负荷逐渐增大,导致年

度总费用增大。 当萃取剂流量为 155 kmol / h 时,年
度总费用最小。
摇 摇 在 TAC鄄NT关系图中包含了不同理论板数下的

最佳进料位置。 从图中可以看出,随着理论板数的

增加,年度总费用呈先减小后增大的趋势。 理论板

数增加,工艺操作费用减小,导致年度总费用减小;
图 3摇 萃取精馏工艺优化流程

Fig. 3摇 Optimization process of extractive distillation
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当理论板数进一步增加时(NT1 > 41,NT2 > 15),设备

费用开始主导年度总费用的变化,表现为 TAC 随理

论板数的增加而增大。 当萃取精馏塔理论板数

NT1 = 41 时,年度总费用最小,对应的最佳进料位置

为 NF1 = 30,NS = 4;当萃取剂回收塔理论板数 NT2 =
15 时,年度总费用最小,对应的最佳进料位置为

NF2 = 6。综上得到萃取精馏工艺的最终优化结果如

表 3 所示。

图 4摇 萃取精馏工艺优化过程

Fig. 4摇 Optimization process of the extractive distillation process
摇

表 3摇 萃取精馏工艺优化结果

Table 3摇 Optimization results of the extractive
distillation process

参数
数值

EDC 塔 SRC 塔

萃取剂用量 / (kmol·h - 1) 155 —

理论板数 41 15

萃取剂进料位置 4 —

原料进料位置 30 6

回流比 0郾 86 0郾 29

塔顶采出量 / (kmol·h - 1) 50郾 05 50郾 00

塔顶冷凝器负荷 / kW -816郾 40 - 732郾 14

塔釜再沸器负荷 / kW 629郾 49 1 100郾 12

3摇 变压精馏工艺

3郾 1摇 塔顶压力的选择

变压精馏原理是利用压力的变化来改变共沸物

的组成,从而达到共沸物分离提纯的目的。 一般在

合适的压力变化范围内,共沸组成变化幅度超过

5% (摩尔分数)即可采用变压精馏[15]。
表 4 为不同压力下甲乙酮-水物系的共沸组成

及温度。 在变压精馏工艺中,塔顶压力的选择影响

着整个工艺流程能耗的大小,随着两塔之间压差的

逐渐增大,共沸组成变化幅度也逐渐增大,循环回去

的流量和能耗逐渐减小[16]。 本文工艺流程中为了

避免使用较为昂贵的冷冻盐水对低压塔(LPC)塔顶

冷凝器进行换热,选择低压塔操作压力为常压

(101郾 325 kPa);当高压塔(HPC)塔顶操作压力大于

800 kPa 时,共沸组成变化较小,而且塔釜再沸器需

要使用高压蒸汽对其进行加热,与中压蒸汽加热相

比,大大增加了工艺能耗,为了减少操作费用,本文

选择高压塔操作压力为 800 kPa。

表 4摇 不同压力下甲乙酮-水物系的共沸组成及温度

Table 4摇 Azeotropic composition and temperature of the methyl
ethyl ketone鄄water system at different pressures

压力 / kPa x(甲乙酮) x(水) 共沸温度 /益

50 0郾 678 8 0郾 321 2 54郾 82

101郾 325 0郾 632 4 0郾 367 6 73郾 56

200 0郾 585 8 0郾 414 2 93郾 96

400 0郾 537 0 0郾 463 0 117郾 63

600 0郾 508 5 0郾 491 5 133郾 04

800 0郾 488 5 0郾 511 5 149郾 77

1 000 0郾 473 2 0郾 526 8 154郾 35

摇 摇 从图 5 可以看出,当压力由 101郾 325 kPa 变化到

800 kPa 时,甲乙酮-水物系的组成发生了明显的变

化,甲乙酮液相摩尔分数由 0郾 65 降低至 0郾 5,共沸

组成变化幅度超过 5% ,证明了变压精馏分离甲乙

酮-水物系的可行性。
3郾 2摇 变压精馏工艺流程

变压精馏分离甲乙酮-水工艺流程如图 6 所

示。 原料甲乙酮和水以物质的量比 1颐 1从低压塔底

部进料,塔釜得到纯度为 99郾 9% 的水,塔顶得到甲

乙酮-水共沸物(甲乙酮摩尔分数为 62郾 8% )由泵打
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图 5摇 不同压力下甲乙酮-水体系 y - x 相图

Fig. 5摇 y - x phase diagram of the methyl ethyl ketone鄄water
system at different pressures

摇

入高压塔,高压塔塔釜得到纯度为 99郾 9%的甲乙酮

产品,塔顶得到甲乙酮-水共沸物(甲乙酮摩尔分数

为 50% )返回低压塔进行二次精馏。
3郾 3摇 变压精馏过程优化

采用序贯迭代法,以年度总费用最小为目标函

数对总理论板数 NT、原料进料位置 NF的工艺流程

进行优化,具体优化流程如图 7 所示。 在优化过程

中通过满足设计规定来调节回流比 R,其中低压塔

设计规定塔釜水的纯度为 99郾 9% ,高压塔设计规定

塔釜甲乙酮纯度为 99郾 9% 。
优化过程如图 8 所示。 从 TAC鄄NT关系图中可

以看出,随着理论板数的增加,年度总费用呈先减小

摇 摇

图 6摇 变压精馏工艺流程图

Fig. 6摇 Flowsheet of the pressure swing distillation process
摇

后增大的趋势。 理论板数增加,工艺操作费用减小,
导致年度总费用减小;当理论板数进一步增加时

(NT1 > 9,NT2 > 13),设备费用开始主导年度总费用

的变化,表现为 TAC 随理论板数的增加而增大。 当

低压塔理论板数 NT1 = 9 时,年度总费用最小,对应

的最佳进料位置为 NF1 = 7。 同样的,当高压塔理论

板数 NT2 = 13 时,年度总费用最小,对应的最佳进料

位置为 NF2 = 4。 得到变压精馏工艺的最终优化结

果如表 5 所示。
3郾 4摇 热集成变压精馏工艺

在变压精馏工艺中,可以通过两个塔之间的热

集成来降低工艺能耗。 从图 6 中可以看出,HPC 塔

塔顶冷凝器负荷为 - 1 395郾 74 kW,塔顶物流温度为

144郾 8 益,LPC 塔釜再沸器负荷为 2 063郾 91 kW,塔釜

物流温度为 99郾 9 益,这表明了对变压精馏进行热集

成的可行性。 对于热集成变压精馏工艺,即在常规

变压精馏工艺的基础上,将高压塔塔顶蒸汽与低压

塔再沸器进行流股间换热,冷凝后的物流再送回塔

顶回流罐。 由于两个换热器之间的热量不匹配,在
低压塔塔釜需增加一个辅助再沸器[17],其工艺流程

如图 9 所示。 两塔操作参数与常规变压精馏工艺

相同。

4摇 分离工艺对比

将优化后的萃取精馏工艺和变压精馏工艺以及

热集成变压精馏工艺进行对比,3 种工艺优化后的

设计参数和经济分析如表 6 所示。 结果表明,萃取

精馏工艺的 TAC 最低,为 6郾 569 伊 105美元;在相同
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图 7摇 变压精馏工艺优化流程

Fig. 7摇 Optimization process of pressure
swing distillation

图 8摇 变压精馏工艺优化过程

Fig. 8摇 Optimization process of the pressure
swing distillation process

图 9摇 热集成变压精馏工艺流程图

Fig. 9摇 Flowsheet of the heat鄄integrated pressure swing distillation process
摇

的分离要求下,通过热集成可以显著降低年度总费

用,由于热集成使得塔顶冷凝器设备费用和塔釜再

沸器能耗费用减小,与常规变压精馏工艺相比,热集

成变压精馏工艺的 TAC 降低了 27郾 1% ,但与萃取精

馏工艺相比,其 TAC 还是明显偏高。

5摇 结论

(1)通过萃取精馏、变压精馏和热集成变压精
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表 5摇 变压精馏工艺优化结果

Table 5摇 Optimization results of the pressure swing
distillation process

参数
数值

LPC HPC

理论板数 9 13

循环物流进料位置 7 —

进料位置 7 4

回流比 0郾 2 0郾 08

塔釜采出量 / (kmol·h - 1) 50 50

塔顶冷凝器负荷 / kW -2 285郾 25 - 1 395郾 74

塔釜再沸器负荷 / kW 2 063郾 91 2 014郾 57

馏对分离甲乙酮-水物系工艺进行稳态模拟,可得

到纯度为 99郾 9%的甲乙酮产品。
(2)对工业上常用的乙二醇、N,N鄄二甲基甲酰

胺和 N鄄甲基吡咯烷酮这 3 种萃取剂进行筛选,计算

出相同溶剂比下 3 种萃取剂对甲乙酮-水物系的相

对挥发度,结果表明乙二醇更适合作为萃取剂用来

分离甲乙酮-水物系。
(3)以年度总费用为目标函数,通过序贯迭代

法对萃取剂用量、总理论板数、萃取剂进料位置和原

料进料位置等参数进行灵敏度分析,得到最佳的工

艺操作参数如下:萃取精馏工艺中萃取剂用量为

155 kmol / h,最佳理论板数分别为 41 块、15 块;变压

摇 摇 摇表 6摇 经济分析结果

Table 6摇 Results of economic analysis

参数
萃取精馏工艺 变压精馏工艺 热集成变压精馏工艺

EDC SRC LPC HPC LPC HPC

塔径 / m 0郾 91 0郾 70 1郾 14 0郾 99 1郾 14 0郾 99

塔高 / m 28郾 55 9郾 52 5郾 12 8郾 05 5郾 12 8郾 05

冷凝器负荷 / kW -816郾 40 - 732郾 14 - 2 285郾 25 - 1 395郾 74 - 2 285郾 25

再沸器负荷 / kW 629郾 49 1 100郾 12 2 063郾 91 2 014郾 57 668郾 17 2 014郾 57

冷凝器费用 / 104美元 5郾 00 3郾 73 10郾 62 4郾 11 10郾 62

再沸器费用 / 104美元 6郾 99 7郾 50 10郾 50 20郾 43 5郾 05 20郾 43

换热器费用 / 104美元 3郾 37 9郾 85

设备费用 / 104美元 39郾 68 18郾 80 28郾 85 34郾 09 33郾 25 29郾 98

能耗费用 / 104美元 14郾 90 31郾 30 46郾 23 47郾 68 14郾 97 47郾 68

总设备费用 / 104美元 58郾 48 62郾 94 63郾 23

总能耗费用 / 104美元 46郾 20 93郾 91 65郾 65

年度总费用 / 104美元 65郾 69 114郾 89 83郾 73

精馏工艺中压力分别为 101郾 325 kPa、800 kPa,最佳

理论板数分别为 9 块、13 块。
(4)对优化后的萃取精馏工艺、变压精馏工艺

以及热集成变压精馏工艺这 3 种分离工艺能耗进行

对比,其中萃取精馏与热集成变压精馏工艺相比,
TAC 降低了 21郾 5% ,与常规变压精馏相比,TAC 降

低了 42郾 8% ,表明萃取精馏更适合用于分离甲乙

酮-水物系。
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Simulation and optimization of special distillation for the separation
of the methyl ethyl ketone鄄water azeotrope system

ZHOU Cheng1 摇 ZHENG YuYang1 摇 HU Nan1 摇 GU JunJie2 摇 LI QunSheng1*

(1. College of Chemical Engineering, Beijing University of Chemical Technology, Beijing 100029,China;
2. School of Engineering and Applied Science, Carleton University, Ottawa K1S5B6, Canada)

Abstract: Due to the existence of an azeotrope, the separation of methyl ethyl ketone鄄water mixtures has always
been a challenging problem in industrial production. In this paper, extractive distillation and pressure swing distil鄄
lation are used to simulate and optimize the separation process. The target mole fraction is 99郾 9% of the methyl
ethyl ketone product, with the minimum total annual cost (TAC) as the objective function. Optimization was car鄄
ried out by the sequential iteration method, and the minimum calculated TAC was 6郾 569 伊 105 US dollars. By ana鄄
lyzing and comparing the relative volatility of three common extractants at infinite dilution, ethylene glycol was cho鄄
sen as the extractant, and the optimal amount of extractant, the number of theoretical plates and the feeding posi鄄
tion were obtained. The proposed thermal integration scheme for the conventional pressure swing distillation process
reduced the total annual cost by 27郾 1% . Finally, by comparing the total annual cost of the three separation proces鄄
ses of extractive distillation, pressure swing distillation and thermal integrated pressure swing distillation, the total
annual cost of the extractive distillation process is reduced by 21郾 5% compared with the thermal integrated pressure
swing distillation process. The results show that, in terms of economy, extractive distillation is more suitable for
separation of the methyl ethyl ketone鄄water azeotrope than heat鄄integrated pressure swing distillation.
Key words: extractive distillation; pressure swing distillation; methyl ethyl ketone; simulation optimization; ener鄄

gy integration; total annual cost (TAC)
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