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摘要

本研究針對生產醋酸乙酯之反應蒸餾製程做深入探討。藉由化工模擬軟體Aspen plus，搭配其熱力學與動力學之物理性質，提出了六種穩態設計方案，並選定了二種酸醇進料比。由研究結果顯示，擁有預先反應器確實能降低反應蒸餾塔之負荷量，並且因驟沸槽的加入，省掉了額外醋酸加入與能源之花費。另一方面，本研究增設了純化部份。同時，針對未反應完全之乙醇回收，亦設計將其迴流導入反應蒸餾塔之反應段。如此一來，構成一個完整的醋酸乙酯反應蒸餾製程。此完整製程可得高濃度之醋酸乙酯，並且幾乎沒有原物料浪費，其轉化率可達99.8%以上。
緒論

    蒸餾是化學工業普遍使用的分離技術，其主要的缺點是太過耗費能源，根據美國官方的統計，全美國能源的使用，約有3 %是耗用在工業蒸餾塔上；此外，受限於更嚴格的環保法規、更高的能源價格及市場的強烈競爭，勢必要發展高效率，更節約能源的蒸餾系統。近幾十年來，工業界中逐漸有結合反應器和蒸餾分離於單一操作設備之應用，此種單一之製程設備稱為「反應蒸餾」(reactive distillation)。是新一代高產能、低能源的製程技術，其原理是將傳統化工製程中屬於前後順序的反應和分離蒸餾單元結合為一。由於反應的過程中通常要加入催化劑，因此也稱之為催化蒸餾(catalytic distillation)；又因為使用觸媒之不同而分為勻相(homogeneous)
及非勻相(heterogeneous)二種。然而液體觸媒通常較容易衍生設備腐蝕、後續處理繁
瑣及環境污染等問題，因此大多使用固體觸媒(例如；酸性陽離子交換樹酯)來取代液體觸媒。這種嶄新的製程完全符合低污染、低能耗、高產物選擇率的製程要求；因此，最近十幾年來反應蒸餾技術逐漸地受到學術界與工業界的重視。

此種新製程技術可以用來製造比傳統製程更具經濟性的化學品，如已經商業化的甲基第三丁基醚(MTBE) [Smith & Huddleston, 1982]、異丙苯(cumene) [Shoemaker & Jones,1987]、醋酸甲酯(methyl acetate) [Agreda,1984;1990]等；其亦可用於分離許多沸點極為接近或因物性關係而難分離之混合物，如：醋酸水溶液和C8芳香烴、對二甲苯(p-xylene)與間二甲苯(m-xylene)、氯苯氨(chloroanilines)之同分異構物、尼龍鹽與水混合物等。若以普通蒸餾分離這些混合物，通常需要很多的塔板數與高回流比，設備費和操作費均昂貴；但是對於反應蒸餾塔而言，其能有效改善傳統之缺點，得到較好的經濟效益。

本研究針對有機溶劑醋酸乙酯之生產，以接近實際工廠之進料情況下，利用反應蒸餾的方式，設計出一套醋酸乙酯反應蒸餾之製程組合。並預期能改善反應蒸餾塔之負荷問題，降低操作成本，以增加其經濟效益。爾後再以此製程組合配合後續之純化設計，構成整廠之醋酸乙酯反應蒸餾製程。除此之外，並利用迴流策略，以提高製程之轉化率。整廠設計之目的在於醋酸乙酯產物之濃度符合工業規格。
熱力學與動力學模式
本研究所使用的熱力學模式在液相使用NRTL model求得的液相之活性係數，在氣相則利用各個純物質在一定溫度下之飽和蒸氣壓，並以維里係數Hayden and O’Connell (1975)修正乙酸因聚合作用(Association)造成氣相非理想性。在計算液相活性係數 
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方面，其表示式為：
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其中
Gij = exp (-aijτij ) 

Gii = 1                      

τij =aij + bij/T

τii = 0
aij=cij                                             

aij
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aij與bij 為由VLE資料迴歸所得到之雙成分對參數。

另一方面，反應速率通常會隨著觸媒的不同而異，本研究在觸媒選擇上則採用歐洲共同市場所發表的陽離子交換樹脂Purolite CT179 (Hangx et al., 2001)。Purolite CT179為多孔性結構和表面酸性特性，其對酯化反應具有良好的催化能力，又因為是異相催化反應，固液兩相容易分離，也因此簡化了許多後處理之程序。

本研究之酯化反應，為由醋酸與乙醇反應生成醋酸乙酯與水，其為一可逆且放熱之反應，即
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若採用Purolite CT179觸媒，則其反應速率式為
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而反應平衡常數為
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。正向反應速率常數(
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)及逆向反應速率常數(
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其中
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為Arrhenius常數，單位為mol/kg cat(s；Ea為活化能，單位KJ/mol；R為氣體常數，R=8.314 J/mol(K；溫度T之單位為K。所以本系統中，其正逆反應速率常數分別為
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基本設計之原理
Barbosa & Doherty (1988)曾提出逆向雙進料(dual feed)反應蒸餾塔的構想，以增加反應轉化率和分離效率。本研究針對醋酸乙酯反應蒸餾之模擬即採用雙進料方式，醋酸由反應段上方萃取段進料(即Feed 1)，乙醇則由反應段進料(即Feed 2)，並將反應蒸餾塔區分為四個區段，從上到下分別為精餾段(ractifying section)、萃取段(extraction section)、反應段(reactive section)和汽提段(stripping section)，各段示意圖如圖4.1所示；對於具預先反應器的系統，則下方進料(Feed 2)為預先反應器之出料混合物。另一方面，此反應涉及了四種成分：醋酸(acetate acid簡稱HAc)、乙醇(ethanol簡稱EtOH)、水(water簡稱H2O)、醋酸乙酯(ethyl acetate簡稱EtOAc)。
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圖1 醋酸乙酯反應蒸餾塔示意圖
另一方面，隨溫度提高正逆反應數率常數跟著上升，超過反應溫度460 K時，則將以逆向反應為主。另一方面，反應器操作溫度亦不可設計在室溫以下，否則將會大大提升生產的成本。因此，反應器可操作溫度範圍在460 K~298 K之間；又因為用來冷卻預先反應器之冷卻水，其溫度通常維持在室溫範圍，因此本實驗欲將反應溫度控制在303 K(即30 ℃)。如圖2所示。

預先反應器內填充固態陽離子交換樹酯Purolite CT179，而進料乙醇則是採用工業用乙醇，本研究欲模擬出年產量一萬噸
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圖2反應速率常數對溫度圖
以上之醋酸乙酯製程，藉由質量平衡(mass balance)估算，乙醇進料便設計在每小時20 kmole之工業用乙醇，實得純乙醇量為17.6 kmole/hr，其餘部分為水。在攝氏30 ℃下之速率常數情形下，積分結果得到預先反應器所需之觸媒重約為3785 kg，Purolitr CT179之密度
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為770 kg/
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，因此預先反應器之觸媒體積為5.2立方公尺，在此考量下預先反應器體積亦將設計在大於或等於5.2立方公尺。在確定模擬過程採用的模式和參數可以反映真實實驗結果，即可以探討不同醋酸和乙醇進料量之比，根據勒沙特列原理(Le Chatelier’s principle)可知，將反應物增加可使整個反應向產物方向移動，提高反應的轉化率，為使乙醇不殘留於產品中，預先反應器進料需為過量的醋酸，由於醋酸的過量將反應物乙醇大量消耗，剩餘的乙醇待到反應蒸餾塔時再做進ㄧ部的處理。圖3為不同酸醇比例進入反應器模擬之結果，圖3可觀察出二種現象：

(ㄧ) 溫度愈高愈不利於反應之產生。

(二) 醋酸與乙醇之進料比例愈大，則轉化率愈高。
本研究將利用圖3所示的結果，選擇酸醇比2和6兩種比例，並將預先反應器溫度控制在30 ℃，探討之後進入反應蒸餾塔所造成之影響，並且比較其結果。
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圖3不同酸醇之進料比與轉化率關係
於穩態設計當中，由於本研究中有考慮萃取段之存在性，固在最後模擬反應塔階段亦須加入考慮之。李永紅等人 (1996)在文獻當中提到其實驗結果，指出反應段與萃取段板數最佳比值2比1(
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=2:1)，其他文獻則無提到相關之設計，因此在一開始進入模擬時，本研究將採取段數比為2比1之結果先進行模擬，再適時修改其各段之板數以達較適化狀態。本文欲探討酸醇比為2與6之間的差異，因此以上述同樣之計算流程方法，算出酸醇比為6時，各板之數據，以利作一完整性的比較。表1列出反應蒸餾板數所需之參數：
表1不同酸醇比下之結構數據
	HAc/EtOH Ratio
	2
	6

	Catalyst weight (kg)
	250
	50

	Packing density (kg/
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)
	800
	800

	RD diameter (m)
	0.8
	1.35

	HETP (cm)
	8
	8

	Rectifying stage NR
	13
	17

	Extracting stage NE
	3
	2

	Reaction stage NRxn
	6
	4

	Stripping stage NS
	7
	7

	Total stage Ntotal
	29
	30


製程設計之概念
反應蒸餾塔的模擬係使用美國Aspen tech公司Aspen Plus製程模擬軟體中的嚴密式(rigorous)模組進行。圖4列出六種不同反應蒸餾製程之組合示意圖。如圖4所示Case I並無預先反應器的部份，僅只一個單純的反應蒸餾塔，醋酸由上方萃取段進料(第14板)，而已醇由反應段下方進料(第22板)；而Cases II~IV則有加裝預先反應器。然而，Cases II~IV之預先反應器出口，其進入反應蒸餾塔之進料點均不同；Case II是從萃取段上端(第14板)進入反應塔；Case III由反應段上端(第17板)進入反應塔；Case IV則由反應段下端(第22板)進入反應塔。Case V則是在Cases II~IV模擬後，取其較佳之結果，並且在塔的萃取段上加設一條新鮮的醋酸進料，醋酸的流量亦維持在反應蒸餾塔酸醇比為2的狀態。Case VI則在預先反應器與反應蒸餾塔之間，增加一個驟沸槽(flash)，利用溫度控制，將預先反應器之出料做初步之分離，再進入反應蒸餾塔。由於乙醇、醋酸乙酯和水均為相對揮發度較大的物質，其將由驟沸槽塔頂蒸出，而再進入反應蒸餾塔；另一方面，較重的醋酸則由驟沸槽底流出，再進入反應蒸餾塔之萃取段，如此利用醋酸與乙醇之逆向流動，以達到增加雙方在反應段接觸之機會，此亦符合Barbosa & Doherty (1988)所提出之逆向雙進料反應蒸餾塔之構想。此文獻中亦提到反應蒸餾塔增設萃取段，將醋酸從萃取段上方進入，可以先起分離劑之作用，有效地破壞此三成份共沸(azeotrope)的限制，避免醋酸乙酯之損失，並提升醋酸乙酯的產率。另一方面，在Case VI中驟沸槽底部的醋酸進入反應塔之萃取段，將可取代Case V中反應塔加入之新鮮醋酸；如此，不但可以
省去一條醋酸之進料，最主要還可預期地節省反應蒸餾塔底部再沸器的熱量(reboiler duty)，更達到節省能源之目的。本研究在程序之流程設計上，利用蒸餘曲線圖和模擬結果之判斷，大致以底定了整個製程之設計，如圖5所示。對於工業生產之醋酸乙酯其規格在99.7 wt%以上，並且對於醋酸最大含量必須要在0.01 wt%以下，乙醇最大含量必須在0.2 wt%以下。因此，在本研究所設計之純化塔底部，其產品醋酸乙酯將必須符合此規格；而除水塔底部之廢水物流，將其規格設計在99.8 wt%以上，以避免造浪費與環境污染。而在反應蒸餾塔底部醋酸，需將其回收再利用，因此回收後的醋酸，混合新鮮進料之醋酸和乙醇，再進入預先反應器。在塔壓部份，三根塔皆操作在常壓下(1 atm)，且每板之壓降，均設定為0.007 atm。

    於穩態操作下，為了欲模擬出更符合實際工廠之操作條件下，文中所討論過之單元設備，均採較嚴謹的方式；如在預先反應器部份，係採用填充床(packed-bed reactor, PBR )配合反應動力式，可較精準算出，所在條件下之反應之轉化率。其中反應蒸餾塔塔底醋酸之組成，其均在99.5 %以上，且塔頂幾乎沒有醋酸之存在。又純化塔塔底之醋酸乙酯之濃度為99.93 % (即99.96 wt%)，且醋酸之濃度遠小於0.01 wt%、乙醇濃度遠小於0.2 wt%，符合產品組成的要求。而塔頂組成操作在二元及三元共沸物組成附近。在除水塔的塔底乙醇濃度為0.001 %，對整個系統來說，乙醇損失量甚少，也是達預期之要求；塔頂亦操作在二元及三元共沸物組成附近。
結論

本研究設計六種不同方案之反應蒸餾組合，模擬並比較其轉化率效益與能源花費。另一方面，亦提出不同酸醇比之進料情形，探討不同酸醇比下所造成的影響。由研究結果顯示，擁有預先反應器的方案，即Case II至Case VI，能有較佳之轉化率。並且在預先反應器末端物流，以第22板進料(即Case IV)最為理想。但由於其乙醇與醋酸無法在反應段做良好的接觸，以至於轉化率仍有所限制。因此，Case V與Case VI之設計均考量到乙醇與醋酸之逆流操作，其結果亦顯示轉化率如預期般地提昇，且因Case VI乃利用驟沸槽之分離效果來代替新鮮醋酸之進料，以至於Case VI不但擁有高轉化率之外，在能源耗費方面亦是所有方案中最低的。另一方面，研究也顯示，酸純比在2之情形下，是較佳的進料比例。在純化部份，本研究設計了純化塔、除水塔，並且包含二個分相器。利用其分層現象破除共沸限制，使得純化塔底部之醋酸乙酯濃度可達到工業級要求；另外，除水塔底部以接近純水的方式，將廢水排除。而純化塔與除水塔頂部之共沸不純物方面，本研究設計了二種迴流方式，而其結果顯示出，迴流進入反應蒸餾塔之反應段的效果為最佳，確實能夠有效地消耗掉回收之乙醇，達到整廠製程接近99.9 %之轉化率。
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