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中文摘要 

反應蒸餾程序具有節省設備成本，以及提昇反應轉化率的特色，

而內隔板式蒸餾程序則除了可減少設備成本之外，同時具有節能效果，

本研究即以甲醇與混合酸進行酯化反應之系統為例，探討了反應蒸餾

系統之設計與最適化，製程主要目的乃為了生產純度 98 wt%乙酸甲

酯及純度 99 mole%丙酸甲酯，並移除廢水產物，其中傳統蒸餾程序

以最小年總成本為目標而進行最適化，深入探討了甲醇過量比(Rm)

對該製程最適化之影響，發現當 Rm值介於 1 與 1.022 之間時，可以

使用兩支蒸餾塔達到設定之規格，而 Rm值高於 1.022 時，則需三支

塔方能達到設定之規格，在 Rm值設定為 1.022，可得到最佳的傳統反

應蒸餾程序所對應之最佳 Rm值。 

在另一方面，吾人同時以最適之傳統反應蒸餾程序為基礎，轉換

成內隔板式反應蒸餾程序，並加以最適化，結果顯示在再沸器總負荷

量方面，內隔板式反應蒸餾程序相較於傳統反應蒸餾程序節省了

49.1%，而在總年成本方面，內隔板式反應蒸餾程序相較於傳統反應

蒸餾程序減少了 15.1%，最後吾人發現內隔板式反應蒸餾在節能方面

與年總成本方面皆優於傳統蒸餾程序。 
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Abstract 

Reduced equipment costs and increased conversions are notable 

features of reactive distillation processes. On the other hand, 

dividing-wall distillation units can not only reduce equipment costs, but 

also save energy. In the context, this study explores the design and 

optimization of a reactive distillation system involving the esterification 

of mixed acids with methanol. The main purpose of the process is to 

produce 98 wt% methyl acetate and 99 mole% methyl propionate, and to 

remove wastewater at the same time. A conventional reactive distillation 

process is designed and optimized with the goal of minimizing its total 

annual cost (TAC), and the effect of methanol to mixed acid ratio (Rm) is 

explored in the process optimization. It has been shown that when 1 ≤ 

Rm ≤ 1.022, only two columns are needed to achieve the specified 

product purities. However, when Rm is larger than 1.022, an additional 

column is required. It has been found an optimal conventional reactive 

distillation (RD) system can be obtained when Rm is set at 1.022. 

On the other hand, the optimal RD system can be transformed to a 

reactive dividing-wall column (R-DWC) scheme. It can be done with an 

iterative optimization procedure. The optimized R-DWC scheme 

revealing a 49.1% reduction in total reboiler duty can be realized, when 

compared with the optimal conventional RD scheme. In terms of TAC, 

the R-DWC scheme is also favored with a TAC that is 15.1% less than 

that of the RD scheme. 
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第一章 緒論 

1.1 前言與動機 

化工製程中，蒸餾程序是最常使用到之分離技術，不過此程序於

化工設備中能源消耗量為最大者(約 45%)，因此在經濟、環境方面考

量下，發展低能耗之蒸餾程序將成為未來化工製程研發之重要方向之

一。 

反應蒸餾系統主要根據化學平衡(Chemical Equilibrium)與勒沙勒

列原理(LeChatelier’s Principle)來操作，其將具有平衡限制的反應在系

統內反應後，並同時將反應物及產物立即予以分離，此技術同時利用

沸點的不同，使得反應蒸餾塔內亦具有分離之功能。 

故將反應與分離結合在一起的反應蒸餾程序具有以下優點： 

1. 能源消耗與設備成本的降低 

2. 抑制副反應的產生，從而提高反應選擇率 

3. 提高轉化率 

4. 可充分利用反應熱，減少蒸汽量 

5. 可經由反應而避免共沸物的產生 

    而內隔板式蒸餾塔之概念為可將多個蒸餾塔結合成一個蒸餾塔，

在塔內放置隔板，不僅可降低設備成本，尚具有較傳統蒸餾塔節能之
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優點。 

    本文即探討了以上這種的具製程強化(process intensification)系統，

以乙酸與丙酸當混合酸進料，進行下方的酯化反應，以傳統反應蒸餾

程序來生產純度 98 wt% 乙酸甲酯及 99 mole% 丙酸甲酯產物。 

文獻中(陳玟羽, 2013)探討了等比例混合酸、醇進料之酯化反應

蒸餾程序，但在反應程序中，要控制兩股反應進料比例為化學計量比

(stoichiometric ratio)有其困難度，而上游程序亦可能出現一些擾動，

會導致下游之反應進料無法維持為定值，此外倘若甲醇過量添加，理

論上觸媒使用量與設備成本上應有節省的效果，故本研究即探討進料

甲醇的過量比，對混合酸酯化反應蒸餾程序設計面之影響，在另一方

面，針對此系統開發出含內隔板式之反應蒸餾程序，將其最適化，並

與傳統反應蒸餾程序進行比較，探討在能源消耗及年總成本方面上之

影響。 

 

                 CH3COOH+CH3OH⇆CH3COOCH3+H2O (1-1) 

                    C2H5COOH+CH3OH⇆C2H5COOCH3+H2O (1-2) 

 

1.2 論文組織與架構 

本論文之架構主要分為五章，第一章介紹本研究之緣起與研究動

機；第二章為介紹各種熱整合式蒸餾程序；第三章則探討本研究之熱
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力學模式與動力學模式；第四章為探討本研究甲醇過量比與混合酸酯

化反應蒸餾程序系統之關係，且進行了內隔板式反應蒸餾程序之最適

化；第五章則總結本研究的成果，並提出未來之研究方向。 
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第二章 文獻回顧 

    分離程序在蒸餾塔眾多程序中消耗能源部分為最多，近年來，開

發許多蒸餾塔之排列方式皆為了降低能耗和成本。簡單之蒸餾塔排序

有三種方式分別為直接序列(Direct Sequence)、間接序列(Indirect 

Sequence)、Sloppy 程序。以分離三成分混合物為例，成分 A 為輕沸

物(light component)，成份 B 為中沸物(intermediate component)，而成

份 C 為重沸物(heavy component)，如圖 2-1(a)直接序列所示，第一支

塔先進行分離成分 A 與成分 B，輕成分 A 由塔頂出料，成分 B 與成

分 C 則由塔底進入第二支塔進行分離，而圖 2-1(b)顯示了間接序列，

第一支塔則先進行分離成分 B 與成分 C，重成分 C 由塔底出料，再

由第二支塔來進行分離成分 A 與成分 B，最後如圖 2-1(c) 顯示了

Sloppy 程序，第一支塔先進行成分 A 與成分 C 之分離，成分 A 與成

分 B 由塔頂進入第二支塔進行分離，而成分 B 與成分 C 則由塔底進

入第三支塔進行分離。以上三種蒸餾塔排列方式每支塔皆需要一個冷

凝器與一個再沸器來提供回流。 
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圖 2-1(a)直接序列, (b)間接序列, (c)Sloppy 程序 

               (Dejanovic et al.,2010) 

 

 

 

而複雜之蒸餾塔排序分別有含側精餾塔之蒸餾程序(Thermally 

Coupled Direct Sequence with Side Rectifier, TCDS-SR)、含側汽提塔之

蒸餾程序 (Thermally Coupled Direct Sequence with Side Stripper, 

TCDS-SS)、Petlyuk 程序及內隔板式蒸餾程序(Divided Wall Column, 

DWC)。如圖 2-2(a)直接序列(b) TCDS-SR 所示，TCDS-SR 為將直接

序列中第一支塔與第二支塔之間進行了熱整合，即移除第一支塔之再
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沸器，第一支塔的蒸汽則由第二支塔之再沸器提供。而圖 2-2 顯示了

(c)間接序列(d) TCDS-SS，TCDS-SS 亦將間接序列中第一支塔與第二

支塔之間進行了熱整合，即移除第一支塔之冷凝器，第一支塔的回流

液體則由第二支塔之冷凝器提供。 

 

(a) (b)

 

(c) (d)

 

圖 2-2 (a)直接序列, (b) TCDS-SR, (c)間接序列, (d) TCDS-SS 

          (Dünnebier et al., 1999) 
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Sun et al.(2010)使用 Aspen Plus 進行了含側汽提塔的熱整合共沸

蒸餾程序(Thermally Coupled Azeotropic Distillation Sequence with a 

Side Stripper, TCAD-SS)之模擬，進料比為異丙醇:水=1:1，夾帶劑為

環己烷。模擬結果顯示圖 2-3(b)TCADS-SS 程序相較於傳統共沸蒸餾

程序減少了 22.66%左右之能耗，TAC(Total annual costs)則節省了

24.02%左右。 

(a) (b)

 

圖 2-3 (a)傳統共沸程序, (b)含側汽提塔之共沸蒸餾程序(TCADS-SS) 

      (Sun et al., 2010) 

 

Petlyuk et al.(1965)提出了預蒸餾塔與主塔完全熱整合之蒸餾程

序，稱為 Petlyuk 程序，如圖 2-4(b)所示。預蒸餾塔主要分離成分 A

與成分 C，成分 A 與成分 B 再由塔頂進入主塔進行分離，成分 B 與

成分 C 則由塔底進入主塔進行分離，進而得到高純度之產物。Petlyuk

程序之預蒸餾塔所需之回流液體和蒸氣皆由主塔的再沸器與冷凝器

所提供，相較於圖 2-4 (a)傳統式蒸餾程序，少了一個冷凝器與一個再
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沸器，因此可以節能，亦減少設備成本。 

(a) (b)

 

圖 2-4 (a)傳統式蒸餾程序, (b)完全熱整合程序(Petlyuk 程序) 

(Dejanovic et al., 2010) 

 

Dünnebier et al.(1999)使用 Petyluk 程序進行沸點相近之 C4 碳氫

化合物系統分離，進料分別為 4.9mol% 異丁烷、50.71mole% 1-丁烷、

6.95mol% 正丁烷、9.46mol% trans-2-丁烷、27.98mol% cis-2-丁烷。

沸點排序為異丁烷< 1-丁烷< 正丁烷< trans-2-丁烷< cis-2-丁烷，產物

1-丁烷純度設為 95mole%，結果顯示 Petlyuk 程序相較於傳統蒸餾程

序節省 28.2%，TAC 亦減少了 12.6% 

(a) (b)

 

圖 2-5 (a)傳統蒸餾程序, (b)Petlyuk 程序 (Dunnebier et al., 1999) 
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Wright(1949)為最早提出多支蒸餾塔結合內部汽液流交換之熱整

合組態的概念，這種直接汽液整合型蒸餾塔設計，稱為內隔板式蒸餾

程序(Dividing Wall Column, DWC)，但由於DWC之操作和控制條件相

當複雜，所以起初未受到大家廣泛討論，直到能源危機之出現，才慢

慢被廣泛探討。如圖2-6所示，將預蒸餾塔與主塔結合成一支塔，並

在塔中間放置一個隔板，可以減少設備成本，亦可以降低能耗。DWC

熱力學效率相當於Petlyuk程序。 

 

圖 2-6 (a) Petlyuk 程序, (b)DWC程序 (Halvorsen and Skogested, 2011) 

 

 

如圖 2-7 顯示了 DWC 之隔板位置不僅只放置在中間以外，亦

可放置在塔上面及塔下面，所以對於不同成分之系統，皆有最適當之

隔板位置。 
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(a) (b) (c)

 

圖 2-7 DWC 之隔板位置(a)中間端, (b)塔底端, (c)塔頂端 

(Yildmirim et al, 2011) 

 

    而 DWC 之隔板位置不是只能放置在塔中間，亦可以靠近塔壁，

且形狀除了垂直形狀之外，亦可以變化很多種形狀，如圖 2-8 所示。 

(a) (b) (c)

 

圖 2-8 各種不同位置與形狀之 DWC 隔板 (Yildmirim et al, 2011) 

 

傳統分離三成分之蒸餾程序，一般採用直接序列式或間接序列式

之蒸餾塔串連。然而此兩種串連的方式容易造成系統中間沸點產物之

再混合效應(remixing effect)，為造成能耗大之主要原因。以分離三成
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分混合物為例，成分A為輕沸物(light component)，成分B為中沸物

(intermediate component)，而成分C為重沸物(heavy component)，如圖

2-9顯示了直接序列中，混合物進料進入第一支塔，越往塔頂走，輕

成分A之濃度越多，成分B與成分C之濃度相對降低，則越往塔底走，

成分B與成分C之濃度越來越多，而成分B將會在塔中下段之某一板時

濃度達到最高，再越往塔底走，此時成分C之濃度增加而造成成分B

之濃度相對減少，最後再送入第二支塔時，會增加再沸器之負荷量，

降低熱力學效率，稱為再混合效應。 

(a) (b)

 

圖 2-9 (a)直接序列, (b)成分 B 在塔內之濃度分布圖 

 

    反之 DWC 程序可以避免再混合效應之發生，如圖 2-10 所示。

進料進入預蒸餾段，先進行成分 A 與成分 C 之分離，而成分 B 則分

別往塔頂塔底走，濃度增加，但分別往塔頂與塔底某一板時會達到最

大值，此時立即將成分 A 與成分 B 送往主塔分離，而成分 C 與成分

B 亦立即送往主塔分離，這樣減少再混合現象所額外之熱，故可節省

能源消耗量。 



12 
 

(a) (b)

 

圖 2-10 (a)DWC 程序, (b)成分 B 在塔內的濃度分布圖 

 

    Dünnebier et al.(1999)利用 DWC 進行沸點相近的 C4 碳氫化合物

系統之分離，進料分別為 4.9mole % 異丁烷、50.71mole % 1-丁烷、

6.95mole % 正丁烷、9.46 mole % trans-2-丁烷、27.98 mole % cis -2-

丁烷，產物 1-丁烷純度為 95mole %，與傳統蒸餾程序比較，結果顯

示 DWC 能源消耗量降低 32 %、TAC 也減少了 21.6 %。 

 

UOP公司將DWC應用於 Pacol Enhancement Process(PEP)之分離，

進料為戊烷、苯與 C7+烯烴與 C7+芳香族之混合物，結果顯示 DWC

相較於傳統蒸餾程序可以節約能源約 50 %，且設備成本也降低了 30 

% 左右(Schultz et al., 2006)。 

 

Premkumar et al.(2009)進行模擬 6 種混合物的分離，分別為苯/

甲苯/二甲苯(BTX)，苯/甲苯/乙苯(BTE)，脫丙烷/脫丁烷，乙醇/水/

乙二醇(EWE)，乙醇/丙醇/丁醇(EPB)，正戊烷/正己烷/正庚烷，結果
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顯示 DWC 相較於傳統蒸餾程序可以節約操作成本分別為 43.7%、

35.3%、38.9%、31%、43.5%、37.7%。 

 

由於DWC程序相較於傳統蒸餾程序在節省能源消耗量與降低設

備成本方面有很大潛力，所以 DWC 漸漸地被討論且應用於多成分方

面上。其中 Kaibel(1987)提出一個含有兩個側流中間產物之內隔板式

蒸餾程序，只需要一個再沸器與一個冷凝器，如圖 2-11(a)如示。四成

分(含、B、C、D)之混合物進料，先在隔板之左邊進行之 AB/CD 分

離， AB 成分往塔頂去且在隔板上方進行 A/B 分離， CD 成分則往

塔底去且在隔板下方進行 C/D 分離，進而達到高純度之成分，熱效

率相當於圖 2-11(b)。 

 

圖 2-11 (a)Kaibel 程序, (b)熱效率相同之熱整合蒸餾程序 

(Dwivedi et al,2013) 



14 
 

Sargent and Gaminibandara (1976)提出一個四成分混合物分離蒸

餾程序，只需要一個再沸器與一個冷凝器，如圖 2-12 所示。四成分

混合物(含 A，B，C，D)之進料先在第一支塔中進行 ABC/BCD 之分

離，成分 ABC 與成分 BCD 分別由塔頂與塔底進入第二支塔，則第二

支塔在塔頂分離出 AB 成分，側流產物分離出 BC 成分，塔底分離出

CD 成分，最後三個物流分別進入第三塔進而分離出純成分。 

 

Agrawal(1996)開發出一個特殊之四成分離蒸餾程序，亦只需一個

再沸器與一個冷凝器，如圖 2-13 所示。A，B，C，D 四成分混合物

之進料進入主塔，主塔進行 AB/BCD 之分離，兩股物流分別從塔頂

與塔底分別進入左邊子塔，進而分離出成分 B，而主塔進行 ABC/CD

之分離，來提供兩股物流給右邊子塔分離出成分 C，最後在主塔塔頂

與塔底分別分離出成分 A 與成分 D。 
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圖 2-12 四成分蒸餾程序 (Agrawal, 1996) 

 

 

 

圖 2-13 四成分蒸餾程序(Agrawal, 1996) 
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之後，Rong(2011)提出四個步驟有系統地將簡單蒸餾程序變成可

能之 DWC 程序，如圖 2-14 所示。這裡舉四成分混合物可能之簡單

蒸餾程序其中一種直接序列為例，成分 A 為最輕成分，而成分 D 為

最重成分，以此類推。第一步先找出簡單蒸餾程序 (Simple Column 

Configuration, SCC)，如圖 2-15 所示，第二步再將該傳統蒸餾程序轉

換成原始之熱整合蒸餾程序(Original Therally Coupled Configuration, 

OTC)，如圖 2-16 所示，圖 2-16(a1)第一支塔相較於圖 2-15(a)少了一

個再沸器，以此類推，而第三步再將熱整合程序轉換成熱效率相當之

程序結構 (Thermodynamically Equivalent Structures, TES)，如圖 2-17

中所示，圖 2-17(a1.1)將圖 2-16(a1)之第一支塔與第二支塔合併重新排

列轉換成熱效率相當之程序，其它以此類推，最後一步，如圖 2-18

所示，將上一步之 TES 轉換成 DWC 程序(Dividing-Wall Column, 

DWC)，圖 2-18(a1.1.1)則將圖 2-17(a1.1)第一支塔與第二支塔合併成

一支內隔板式蒸餾程序，其它亦以此類推。 
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圖 2-14 產生 DWC 程序之四步驟(n=成分數) (Rong, 2011) 

(a)

 

圖 2-15 傳統簡單蒸餾程序(SCC) (Rong, 2011) 

 

圖 2-16 熱整合蒸餾程序(OTC) (Rong, 2011) 
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圖 2-17 與 OTC 熱效率相當之程序(TES) (Rong, 2011) 
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(接續下一頁) 
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圖 2-18 內隔板式蒸餾程序(DWC) (Rong, 2011) 

 

 

 

圖 2-19 顯示內隔板式反應蒸餾程序 (Reactive Dividing-Wall 

Column, R-DWC)之演化過程，傳統蒸餾程序可變成傳統反應蒸餾程

序或 DWC，亦可以結合在一起變成 R-DWC。若將反應與分離結合

在內進行，即反應物先進入反應段，之後再往上進入精餾段、往下進

入汽提段分離，而隔板右邊上端主要進行輕沸產物與中沸產物之分離，

隔板右邊下端則進行中沸產物與重沸產物之分離，相較於傳統反應蒸

餾程序減少了一個再沸器及一個冷凝器，將可大幅減少能源消耗量與

TAC。 
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圖 2-19 內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)演化之過程 

              (Kiss et al., 2012) 

 

 

Kiss et al.(2012)探討了甲醇脫水反應生成二甲醚和水系統之模擬，

其選用了 UNIQUAC 熱力學活性係數模式，並以 RadFrac 模式來模擬

此系統，該系統之反應式如下： 

 

                   2CH3OH ↔ CH3OCH3 +H2O (2-1) 

 

    內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC) [圖 2-20(b) ]設定條件參考了傳

統反應蒸餾程序[圖 2-20(a)]，其將下面各個變數視為可調參數，其中

包括總板數、進料板、反應段板數與位置、隔板長度與位置、進料板

位置、側產物位置與移出流率、回流比、蒸氣量、氣體與液體分配比，
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使 R-DWC 程序達到最適化之設計，模擬結果顯示 R-DWC 之能量需

求比傳統反應蒸餾程序節省了 58%左右，而 TAC 則少於傳統反應蒸

餾程序 48%。 

 

 

圖 2-20 (a)傳統式之反應蒸餾程序, (b)內隔板式反應蒸餾程(R-DWC) 

       (Kiss et al., 2012) 

 

 

Dai et al.(2015)則模擬了丙酸(PROAC)與正丙醇(PROOH)之酯化

反應系統，該反應生成正丙酯(PROPRO)和水(Water)，反應式如下: 

 

                  PROAC + PROOH ↔ PROPRO + Water (2-2) 

  

     Dai et al.選擇了 UNIQUAC 活性係數模式，且設定了進料丙酸:

正丙醇之進料比(=1: 1.2)，並提出了內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)，

且與傳統反應蒸餾程序進行比較，結果(圖 2-21)則顯示 R-DWC 可以

節省 12.4%之能耗，而 TAC 則較傳統蒸餾程序少了 16.4%。 
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(a)

(b) (c)

 

圖 2-21 (a)傳統反應蒸餾程序, (b)R-DWC 程序, (c)最適化之 R-DWC 

        程序 (Dai et al., 2015) 

Wang et al.(2014)模擬了碳酸丙烯酯(PC)與乙醇(EtOH)之酯化反

應程序，該酯化反應生成了碳酸二乙酯(DEC)和丙二醇(PG)系統，反

應式如下: 

 

                  PC + 2EtOH ↔ DEC+ PG (2-3) 

 

在模擬中同時選擇了 UNIQUAC 活性係數模式，進料以碳酸丙烯

酯(PC)與過量的乙醇(EtOH)來進行反應，系統中各成分之正常沸點排

序如下- EtOH(78.3℃) < DEC(126.8℃) < PG(187.6℃) < PC(241.7℃)，
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如圖 2-22 所示，圖(b)是以圖(a)中之傳統反應蒸餾為基礎來進行熱整

合，板數維持不變，圖(c)之熱效率相當於圖(b)之程序，結果顯示熱

整合反應蒸餾程序比傳統反應蒸餾程序可以節省 28.1%的能量需

求。 

(a)

 

(b) (c)

圖 2-22 (a)傳統反應蒸餾程序, (b)和(c)為熱整合之反應蒸餾程序 

         (Wang et al., 2014) 
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An et al.(2015)探討乙酸(HAc)與甲醇(MeOH)所進行之酯化反應，

生成乙酸甲酯(MeAc)與水(Water)之系統，反應式如下: 

 

                        HAc + Methanol ↔ MeAc + Water (2-4) 

 

其模擬選擇了 UNIQUAC 活性係數模式，系統中各成分之正常沸

點排序如下 - MeAc(57.1℃ ) < MeOH(64.7℃ ) < Water(100℃ ) < 

HAc(118.1℃)，其比較了三種反應蒸餾程序設計之優劣，包括圖 2-23(a)

為設定進料等比例之單塔反應蒸餾程序，而圖 2-23(b)為設定進料乙

酸:甲醇比例(=1: 1.2)之雙塔反應蒸餾程序，圖 2-23(c)亦設定進料比與

圖 2-23(b)相同條件之內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)，模擬結果顯

示圖 2-23(c)R-DWC 程序比圖 2-23(b)雙塔反應蒸餾程序節省了 7.7%

左右的能量消耗，少了 8.3% 操作成本，且減少 15.5%的設備成本，

但圖 2-23(a)單塔反應蒸餾程序分別在能量需求與 TAC 上比其它兩種

節省，最後如果有考慮到控制方面，圖 2-23(C)R-DWC 程序會較有吸

引力於其他兩種設計上。 
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(a)

 

(b)

HAC

MeOH

MeAc

W

W

圖 2-23 (a)單塔反應蒸餾程序, (b)雙塔反應蒸餾程序, (c)R-DWC 程序, 

       (d)熱效率相當於(c)之熱整合反應蒸餾程序 

       (Luyben, 2000) (An et al., 2015) 
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Kiss(2011)模擬了脂肪酸(Fatty acid, R-COOH)與甲醇(CH3OH, 

MeOH)之酯化反應蒸餾系統，反應生成了脂肪酸甲酯 (Fatty acid 

methyl ester, FAME)與水(H2O)系統模擬，反應式如下: 

 

                    R-COOH + MeOH ↔ FAME + H2O (2-5) 

 

模擬選擇內建之活性係數參數與以 UNIFAC 來預測欠缺成分對

之活性係數，並選擇了 RadFrac 模式，且使用 RateSep 模式來進行模

擬，圖 2-24(b)之熱交換器(FEHE)代替了圖 2-24(a)之兩個熱交換器

(HEX1 和 HEX2)，模擬結果顯示經過熱整合之反應程序較傳統反應

程序大概少於 45%左右之能量需求。 

(a)

(b)

 

圖 2-24 (a)傳統反應蒸餾程序, (b)經過熱整合之反應蒸餾程序 

   (Kiss, 2011) 
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針對上述生產 FAME 之系統，Kiss et al.(2012)同時提出了內隔板

式反應蒸餾程序(R-DWC)，選擇了相同之活性係數參數，且亦選擇了

RadFrac 以 RateSep 模式來進行模擬，並設定了進料甲醇: 脂肪酸之

進料比例大於 1.15，模擬結果(圖 2-25)顯示 R-DWC 程序較於傳統反

應程序減少能量需求超過 25%左右。 

 

圖 2-25 R-DWC 程序 (Kiss et al., 2012) 

 

Sander et al.(2007)模擬了乙酸甲酯(Methyl acetate)與水(Water)之

水解反應，反應生成了甲醇(Methanol)和乙酸(acetic acid)，反應式如

下: 

                    Methyl acetate + Water ↔ Methanol + Acetic acid (2-6) 

 

其選擇了 UNIQUAC 活性係數模式進行模擬，系統中各成分之

沸點排序如下- MeAc ＜ MeOH ＜ H2O ＜ HAc，且將圖 2-26(a)傳

統反應蒸餾程序變成圖 2-26(b)內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)，並

以實驗來驗證 R-DWC 程序之模擬結果。 
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(a) (b)

 

圖 2-26 (a)傳統反應蒸餾程序, (b)R-DWC 程序 (Sander et al., 2007) 

Halvorsen(2001)提出最小蒸氣量的設計概念，稱為 Vmin圖，對於

多成分的單一蒸餾塔或複雜排列蒸餾塔，皆可以從 Vmin圖知道各種可

能分離之難易性，此圖不僅可使用在理想蒸餾系統上，亦可使用在非

理想蒸餾系統上。這裡針對理想蒸餾系統的最小蒸氣量計算算方法作

說明，此方法乃建立在 Underwood 方程式的基礎上，假設條件為(1)

無窮多個板數，(2)各成分相對揮發度為定值，(3)各板板數為等莫爾

溢流，以三成分混合物(ABC)(圖 2-27)為例，揮發度排序: αA> αB > αC，

其公式為: 

F(1-q)=VD-VB 且 F=D+B (2-7) 

 

(1-q)=
αAzA

αA-θ
+

αBzB

αB-θ
+

αCzC

αC-θ
 (2-8) 

 

VT,min

F
= [

αArA,TzA

αA-θ
+

αBrB,TzB

αB-θ
+

αCrC,TzC

αC-θ
] (2-9) 

 

D

F
=rA,TzA+rB,TzB+rC,TzC (2-10) 
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其中  rA,T、rB,T、rC,T :分別為 A、B、C 成分在塔頂之回收率 

      zA、zB、zC:分別為 A、B、C 成分在進料(F)之莫爾分率 

      q:進料狀態，F:進料流量，D:塔頂流，B:塔底流量，V:蒸氣量 

 

按照以下步驟可解出最小蒸氣量: 

1. 由式(2-28)解出 2 個 Underwood 根(θ)，具有下列之大小關係: 

αA> θA> αB> θB> αC 

2. 從系統之不同需求，來採用合適之 θ 值，如圖 2-27 所示: 

    PAB:此分離塔主要進行 A/B 之分離，故採用 θA值，將 θA與            

     rA,T = 1, rB,T = 0帶入式(2-9)與(2-10)，即可得此點 

 

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA,

αAzA

αA-θA

] (2-11) 

 

PBC: 此分離塔主要進行 AB/C 之分離，故採用 θB值，將 θB與 

     rB,T = 1, rC,T = 0帶入式(2-9)與(2-10)，即可得此點 

              

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + zB,

αAzA

αA-θB

+
αBzB

αB-θB

] (2-12) 

 

PAC: 此分離塔主要進行 A/C 之預分離，故採用 θB值，將 θB與           

     rA,T = 1, rB,T = β, rC,T = 0帶入式(2-9)與(2-10)，即可得此點 
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 [
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + βz

B
,
αAzA

αA-θB

+
αBβz

B

αB-θB

] (2-13) 

     其中  β: B 成分在塔頂之回收率 

 

P0:將rA,T = 0, rB,T = 0, rC,T = 0帶入式(2-9)與(2-10)，即可得此點      

           

[
D

F
, 

VT,min

F
 ] =[0, 0] (2-14) 

 

P1:將 rA,T = 1, rB,T = 1, rC,T = 1帶入式(2-9)與(2-10)，即可得此點 

[
D

F
, 

VT,min

F
 ] =[1, 1-q] (2-15) 

 

 

圖 2-27 三成分混合物(ABC)之 Vmin圖 

       (Halvorsen and Skogestad, 2003) 
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而對於內隔板式蒸餾塔(DWC)，以四成分混合物(ABCD)之分離

為例(圖 2-28)，揮發度排序: αA> αB > αC > αD，從 Underwood 公式

可得: 

 

(1-q)=
αAzA

αA-θ
+

αBzB

αB-θ
+

αCzC

αC-θ
+

αDzD

αD-θ
 (2-16) 

 

VT,min

F
= [

αArA,TzA

αA-θ
+

αBrB,TzB

αB-θ
+

αCrC,TzC

αC-θ
+

αDrD,TzD

αD-θ
] (2-17) 

 

D

F
=rA,TzA+rB,TzB+rC,TzC+rD,TzD (2-18) 

 

其中 rA,T、rB,T、rC,T、rD,T :分別為 A、B、C、D 成分在塔頂回收率 

     zA、zB、zC、zD:分別為 A、B、C、D 成分在進料(F)之莫爾分

率 

 

按照以下步驟可解出最小蒸氣量: 

1. 由式(2-36)解出 3 個 Underwood 根(θ)，具有下列之大小關係: 

αA> θA> αB> θB> αC> θC> αD 

2. 由系統之不同需求，採用其合適之 θ 值，如圖 2-29 所示: 

    PAB( VT,min
C31 ):此分離塔主要進行 A/BCD 之分離，故採用 θA值，            

        將 θA與rA,T = 1, rB,T = 0, rC,T = 0, rD,T = 0帶入式(2-17)與 

         (2-18)，即可得此點 
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[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA,

αAzA

αA-θA

] (2-19) 

 

PBC( VT,min
C21 + VT,min

C32 ): 此分離塔主要進行 AB/CD 之分離，故採  

     用 θB值，將 θB與rA,T = 1, rB,T = 1, rC,T = 0, rD,T = 0帶入式  

     (2-17)與(2-18)，即可得此點 

 

              

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + zB,

αAzA

αA-θB

+
αBzB

αB-θB

] (2-20) 

 

PCD( VT,min
C1 + VT,min

C22 + VT,min
C33 ): 此分離塔主要進行 ABC/D 之分離，           

      故採用 θC值，將 θC與rA,T = 1, rB,T = 1, rC,T = 1, rD,T = 0 

      帶入式(2-17)與(2-18)，即可得此點 

 

 [
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + zB + zC,

αAzA

αA-θC

+
αBzB

αB-θC

+ +
αCzC

αC-θC

] (2-21) 

 

PAC( VT,min
C21 ):此分離塔主要進行 AB/BC 之分離，故採用 θB值，將           

          θB與 rA,T = 1, rB,T = β, rC,T = 0, rD,T = 0帶入式(2-17)與 

          (2-18)，即可得此點 

 

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + βz

B
,
αAzA

αA-θB

+
αBβz

B

αB-θB

] (2-22) 

其中  β: B 成分在塔頂之回收率 

 

PBD ( VT,min
C1 + VT,min

C22 ):此分離塔主要進行 BC/CD 之分離，故            
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           採用 θC值，將 θC與rA,T = 1, rB,T = 1, rC,T = γ, rD,T = 0帶 

           入式(2-17)與(2-18)，即可得此點 

 

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + zB + γz

C
,
αAzA

αA-θC

+
αBzB

αB-θC

+
αCγz

C

αC-θC

] (2-23) 

 

其中  γ: C 成分在塔頂之回收率 

 

PAD( VT,min
C1 ):此分離塔主要進行ABC/BCD之分離，故採用 θC值，            

           將 θC與rA,T = 1, rB,T = β, rC,T = γ, rD,T = 0帶入式(2-17)與 

            (2-18)，即可得此點 

 

[
D

F
,
VT,min

F
 ] = [zA + βz

B
+ γz

C
,
αAzA

αA-θC

+
αBβzB

αB-θC

+
αCγz

C

αC-θC

] (2-24) 

 

P0:將 rA,T = 0, rB,T = 0, rC,T = 0, rD,T = 0帶入式(2-17)與(2-18)，即      

         可得此點 

           

[
D

F
, 

VT,min

F
 ] =[0, 0] (2-25) 

 

P1:將 rA,T = 1, rB,T = 1, rC,T = 1, rD,T = 1帶入式(2-17)與(2-18)，即 

          可得此點 

 

[
D

F
, 

VT,min

F
 ] =[1, 1-q] (2-26) 
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最後可由圖 2-29 可知，四成分混合物分離之 DWC 程序所需最

小總蒸氣量之需求(PCD點)，亦為最難分離之兩成分。 

 

圖 2-28 四成分之 DWC(“2-3-4”塔)  

   (Halvorsen et al., 2013) 
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圖 2-29 四成分混合物(ABCD)分離之 Vmin圖 

                 (Halvorsen and Skogested., 2003) 

 

針對理想混合物系統，Vmin圖可以使用傳統 Underwood 公式來計

算推出，非理想混合物則需要使用商業模擬軟體。以四成分混合物

(ABCD)為例，分別進行四種不同 DWC 之組態之模擬，即“2-4” 、

“2-3-4”、 “s-2-3-4” 、“2-2-4”(圖 2-30)，模擬結果顯示(表 2-1)圖 2-30(a)

相較於傳統蒸餾程序節省約 50%能源，而(b)(c)(d)卻相較於(a)更減少

約 18%能源消耗。 



37 
 

 

圖 2-30 四成分之 DWC (a)“2-4”(b) “2-3-4”(c) “s-2-3-4”(d) “2-2-4” 

(Halvorsen et al., 2013) 

表 2-1 不同四成分 DWC 之組態的能量與板數需求 

 

Ref: Dejanovic et al.(2013) 
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第三章 熱力學與動力學模式 

3.1 前言 

本研究乃根據陳玟羽(2013)論文中所提出的混合酸(乙酸、丙酸)

與甲醇等比例進料之酯化反應蒸餾系統，延伸探討以過量甲醇進料對

混合酸酯化反應系統之影響，並與前者作比較。參與反應之反應物包

含乙酸(Acetic Acid, HAc)、丙酸(Propionic Acid, HPr)和甲醇(Methanol, 

MeOH)，酯化反應生成了乙酸甲酯(Methyl Acetate, MeAc)、丙酸甲酯

(Methyl Propionate, MePr)與水(Water, H2O)，其反應式如下。 

 

             CH3COOH+CH3OH⇆CH3COOCH3+H2O (3-1) 

                C2H5COOH+CH3OH⇆C2H5COOCH3+H2O (3-2) 

  

本研究利用 ChemCad 模擬軟體來進行系統之模擬與設計，而酯

化反應程製程之主要目的乃設計生產出純度 98wt% (或 93.3mole%)

乙酸甲酯、純度 99 mole%丙酸甲酯，並移除純度 99 mole%水之最佳

程序。 

3.2 熱力學模式 

參與酯化反應者共有六種成分，包括反應物乙酸(HAc)、丙酸(HPr)

及甲醇(MeOH)，產物為乙酸甲酯(MeAc)、丙酸甲酯(MePr)及水(H2O)。
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這些成分在一大氣壓下，其沸點排序如下: 

MeAc＜MeOH＜MePr＜H2O＜HAc＜HPr 

表 3-1 為六成分之物理性質，反應物混合酸(乙酸、丙酸)分別位

於次重、最重沸物之位置，另一個反應物甲醇位於次輕沸物之位置，

產物乙酸甲酯則為其中最輕沸物，其它兩個產物-丙酸甲酯和水的沸

點則位於甲醇與乙酸之間位置。 

表 3-1 系統內六成份之物理性質 

Component 分子量(kg/kmol) 沸點(℃) 

HAc 60.05 118.1 

HPr 74.08 141.1 

MeOH 32.04 64.7 

MeAc 74.08 57.1 

MePr 88.1 79.7 

H2O 18.016 100 

Ref : Perry et al.(1984) 

 

 

從文獻(Gmehling et al., 2004)可知此混合物系統共含有五組共沸

物，其中四組為均相共沸物，分別為甲醇與乙酸甲酯、乙酸甲酯與水、

甲醇與丙酸甲酯、丙酸與水，另一個為非均相之丙酸甲酯與水共沸物，

其共沸組成與共沸溫度如表 3-2 所示。 
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表 3-2 混合酸與甲醇酯化反應蒸餾系統內之共沸物組成與共沸溫度 

Azeotropes 
Composition 

(mole fraction) 
Temp.(℃) 

MeOH/MeAc (0.3390,0.6610) 53.67 

MeAc/H2O  (0.8804,0.1196) 56.4 

MeOH/MePr (0.7133,0.2867) 62.45 

MePr/H2O (0.6950,0.3050) 71.6 

HPr/H2O (0.0497,0.9503) 99.9 

Ref : Gmehling et al.(2004) 

 

蒸餾程序是利用各物質間相對揮發度之不同，逐次地蒸發冷凝來

達到分離目的。在分離程序方面必須依賴汽液平衡 (vapor-liquid 

equilibrium, VLE)之關係來進行分離，所以選定之熱力學模式必須能

預測該系統中之汽液平衡現象，因此採用適當之熱力學模式，才能準

確模擬該系統，並計算每一理論板上汽液平衡組成。 

 

    吾人使用 non-random two-liquid (NRTL)熱力學模式(Renon and 

Prausnitz, 1968)來描述非理想液相並計算各成分之液相活性係數，而

另一方面因乙酸(HAc)與丙酸(HPr)在氣相中會產生結合作用而形成

非理想氣相，因此利用第二維里係數(Hayden and O’Connell, 1975)來

修正非理想氣相之行為。 

 

本研究中根據以下之 NRTL活性係數模式來計算液相中成分 i之

活性係數(𝛾𝑖)： 
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      ln γ
i
=

∑ xjτjiGjij

∑ xkGkik

+∑
xjGij

∑ xkk Gkj
[τij-

∑ xmτmjGmjm

∑ xkGkjk

]

j

 (3-3) 

 

其中                                       Gij=exp(-αijτij) 

τij=aij+
bij
T

⁄ +cij ln T+dijT 

αij=αji 

本系統共有 6 種成分，故有 15 組二元交互作用熱力學參數，乙

酸+丙酸之實驗數據來自於 Malijevslca et al.(1986)，甲醇+乙酸之實驗

數據則來自於 Sawistowsk et al.(1982)，乙酸+乙酸甲酯之實驗數據來

自於 Gmehling et al.(1982)，乙酸+丙酸甲酯、丙酸+乙酸甲酯、丙酸+

丙酸甲酯、乙酸甲酯+丙酸甲酯之實驗數據來自於Hsieh et al. (2008)，

水+丙酸之實驗數據則從 Ito and Yoshida(1963)得到，乙酸甲酯+水之

實驗數據來自於 Gmehling and Onken(1977)提供之 VLE 數據與 Hsieh 

et al. (2008)提供之 VLLE 數據，丙酸甲酯+水之實驗數據來自於

Stephenson and Stuart (1986)提供之 LLE 數據與 Hsieh et al. (2008) 所

提供之 VLLE 數據，剩餘 5 組實驗數據由 Gmehling and Onken(1977)

提供。表 3-3 為由文獻中相平衡數據經迴歸後，得到之 15 組二元交

互作用參數，表 3-4 則為本系統所有相平衡數據之來源。 

 

    圖 3-1 顯示了本系統二成分組成之汽液平衡圖- x-y、T-x-y(或

P-x-y)，將實驗數據與迴歸結果比較，其預測結果良好。 
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表 3-3 混合酸與甲醇之酯化反應蒸餾系統二元成分之 NRTL 模式參數 

 

 

 

 

Comp. i HPr MeOH MeOH MeOH MeAc MeAc MePr 

Comp. j H2O MeAc MePr H2O MePr H2O H2O 

aij 0 0 0 0 0 -3.765252 0 

aji 0 0 0 0 0 2.278852 0 

bij -84.6510 240.3357 151.2656 -79.16406 -13.883 1716.77 221.9769 

bji 879.7869 133.8708 306.3816 375.6612 16.72 107.4711 1254.732 

αij 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.415 0.2 

 

Comp. i HAc HAc HAc HAc HAc HPr HPr HPr 

Comp. j HPr MeOH MeAc MePr H2O MeOH MeAc MePr 

aij 0 0 0 0 0 0 0 0 

aji 0 0 0 0 0 0 0 0 

bij -60.97606 -122.7962 -257.9757 -190.22 -191.0529 1296.574 -232.8317 -311.81 

bji 94.7943 102.4353 450.5294 448.2141 587.7127 -694.3849 347.5604 611.89 

αij 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 
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表 3-4 混合酸與甲醇酯化反應蒸餾系統之相平衡數據來源 

     

 

 

Comp. i/j VLE VLLE LLE 

HAc/HPr 
Malijevsla et 

al.(1986) 
  

HAc/MeOH 
Sawistowski et 

al.(1982) 
  

HAc/MeAc 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

HAc/MePr 
Hsieh et 

al.(2008) 
  

HAc/H2O 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

HPr/MeOH 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

HPr/MeAc 
Hsieh et 

al.(2008) 
  

HPr/MePr 
Hsieh et 

al.(2008) 
  

HPr/H2O Ito et al.(1963)   

MeOH/MeAc 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

MeOH/MePr 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

MeOH/ H2O 
Gmehing et 

al.(1982) 
  

MeAc/MePr 
Hsieh et 

al.(2008) 
  

MeAc/H2O 
Gmehing et 

al.(1982) 

Hsieh et 

al.(2008) 
 

MePr/ H2O  
Hsieh et 

al.(2008) 

Stephenson et 

al.(1986) 
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二成分之汽液平衡曲線圖(a)乙酸/丙酸系統 (b)甲醇/乙酸系統 

   (c)乙酸甲酯/乙酸系統 

 

(接續下一頁) 
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二成分之汽液平衡曲線圖(d)丙酸甲酯/乙酸系統 (e)水/乙酸系統 

(f)甲醇/丙酸系統 

(接續下一頁) 
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   二成分之汽液平衡曲線圖(g)乙酸甲酯/丙酸系統 (h)丙酸甲酯/ 

丙酸系統 (i)水/丙酸系統 

 

(接續下一頁) 
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 二成分之汽液平衡曲線圖(j)乙酸甲酯/甲醇系統 (k)甲醇/丙酸甲酯 

系統 (l)甲醇/水系統 

 

(接續下一頁) 
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二成分之汽液平衡曲線圖(m)乙酸甲酯/丙酸甲酯系統 (n)乙酸甲酯/

水系統 (o)丙酸甲酯/水系統 

 

(接續下一頁) 
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圖 3-1 二成分之汽液平衡曲線圖(a)乙酸/丙酸系統 (b)甲醇/乙酸系統 

      (c)乙酸甲酯/乙酸系統(d)丙酸甲酯/乙酸系統 (e)水/乙酸系統 

(f)甲醇/丙酸系統 (g)乙酸甲酯/丙酸系統 (h)丙酸甲酯/丙酸系

統 (i)水/丙酸系統 (j)乙酸甲酯/甲醇系統 (k)甲醇/丙酸甲酯系

統 (l)甲醇/水系統 (m)乙酸甲酯/丙酸甲酯系統 (n)乙酸甲酯/

水系統 (o)丙酸甲酯/水系統 

 

圖 3-2 為二成分之汽液液平衡圖(T-x-x-y)，從實驗數據與迴歸結

果相比較，顯示預測結果亦良好。 
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圖 3-2 T-x-x-y 汽液液平衡曲線圖(a)乙酸甲酯/水系統(b)丙酸甲酯/水 

      系統 

將文獻得到之實驗數據經過迴歸後，可得到 5 組計算之共沸物

組成與共沸溫度，並與實驗數據(Gmehling et al., 2004)作比較，其誤

差值並不大，亦將純物質組成與溫度與文獻(Perry et al., 1984)之數據

作比較，其誤差值亦不大，如表 3-5 所示。 

(b) (a) 
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表 3-5 系統組分沸點/共沸點實驗數據與迴歸結果之比較 

Ref : 
a
Gmehling et al.(2004) 

b
Perry et al.(1984) 

 

 

 

 

Component/ azeotrope Exp. 

Composition(mole fraction) 
T(℃) 

Calculated 

Composition(mole fraction) 
T(℃) 

MeOH/MeAc (0.3390,0.6610) 53.67
a
 (0.3538,0.6462) 53.52 

MeAc/H2O (0.8804,0.1196) 56.4
a
 (0.8955,0.1045) 56.25 

MeAc  57.05
b
  56.94 

MeOH-MePr (0.7133,0.2867) 62.45
a
 (0.6965,0.3035) 61.92 

MeOH  64.54
b
  64.7 

MePr-H2O (0.6950,0.3050) 71.6
a
 (0.6789,0.3211) 71.34 

MePr  79.45
b
  79.45 

HPr-H2O (0.0497,0.9503) 99.9
a
 (0.0541,0.9459) 99.97 

H2O  100
b
  100 

HAc  117.89
b
  117.9 

HPr  141.16
b
  141.17 
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在系統設計過程中，除了需考慮組分間是否共沸存在之外，亦可

利用殘餘曲線圖(Residue curve maps, RCM)來判斷分離過程之可行性。

殘餘曲線描述了多成分混合物進料在一批次蒸餾釜中，加熱使其揮發，

其殘留液組成隨時間而改變之過程。在 RCM 中通常可找到穩定節點

(Stable node)、不穩定節點(Unstable node)、鞍點(Saddle point)及蒸餾

邊界(Distillation boundary)，如圖 3-3 所示，其中不穩定節點(Unstable 

node)為殘餘曲線之起點，可為沸點最低之純物質或共沸點；穩定節

點(Stable node)為殘餘曲線之終點，可為沸點最高之純物質或共沸物；

鞍點(Saddle point)為殘餘曲線之過程，則為沸點介於不穩定節點與穩

定節點之間之純物質或共沸點。共沸點彼此之間會形成蒸餾邊界，可

為不同終點殘餘曲線區域範圍之邊界，每一條線殘餘曲線皆不會相

交。  

 

    混合酸(乙酸、丙酸)與甲醇之酯化反應系統中採用 NRTL 模式來

模擬，在反應蒸餾塔內若充分反應，使塔頂組成主要為乙酸甲酯、丙

酸甲酯，所以殘餘混合酸之含量在塔頂為少量，忽略混合酸組分來進

行純化塔甲醇、乙酸甲酯、丙酸甲酯及水的殘餘曲線之分析，如圖

3-3 所示。本研究目的乃欲得到高純度 98wt% 乙酸甲酯及 99mole% 

丙酸甲酯產物，由圖 3-3(a)顯示，圖中進料組成由紅點代表，進料點

無鄰近蒸餾邊界且產物(MeAc/MePr)之間亦無共沸物，可輕易分離
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MeAc 和 MePr 產物，為了得到高純度 MePr 產物，所以 MeAc 會與

少量甲醇共存。而由圖 3-3(b)與(c)顯示， MeAc 和 MePr 產物皆會與

甲醇及水產生共沸物，所以產物與甲醇、水之間可能難以分離。如圖

3-3(d)所示，為了得到高純度 MePr 產物，所以 MeAc 亦會與少量水

共存。最後純化塔分離產物時，MeAc有可能夾帶少量甲醇與水共存。 

 

 

混合酸與甲醇酯化反應之三組份殘餘曲線圖 

          (a)甲醇-乙酸甲酯-丙酸甲酯 

 

 

 

 

 

(接續下一頁) 
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混合酸與甲醇酯化反應之三組份殘餘曲線圖 

         (b)甲醇-乙酸甲酯-水 (c)甲醇-丙酸甲酯-水 

 (接續下一頁) 
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圖 3-3 混合酸與甲醇酯化反應之三組份殘餘曲圖 

    (a)甲醇-乙酸甲酯-丙酸甲酯 (b)甲醇-乙酸甲酯-水  

    (c)甲醇-丙酸甲酯-水 (d)乙酸甲酯-丙酸甲酯-水 
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3.3 動力學模式 

反應蒸餾系統的模擬，與一般蒸餾塔之不同處，乃是部分塔板內

會有反應發生，故本研究中混合酸之酯化反應(乙酸甲酯、丙酸甲酯)

系統如同陳玟羽(2013)，亦採用Tsai et al.(2010)所提出之反應速率式，

使用固體異相酸性觸媒(Amberlyst 36)作為催化劑，有四種模式關聯動

力學數據分別為 ideal-quasi-homogeneous(IQH)、nonideal-quasi-homo- 

geneous(NIQH)、Eley-Rideal(ER)，和 Langmuir-Hinshelwood-Hougen- 

Waston(LHHW)等，Tsai et al.(2010)發現以 LHHW 模式之下之動力學

參數為最佳。因此本文採用 LHHW 模式進行模擬，其酯化反應速率

式分別以下表示： 

 

−𝑟𝐴1
=

𝐴𝑓exp (
−𝐸0,𝑓

RT
) [𝑎𝐴1

𝑎𝐵-
𝐴𝑟

𝐴𝑓
exp (

−∆ℎ𝑓

RT
) 𝑎𝐶1

𝑎𝐷]

(1+0.0.089𝐾𝐷𝑎𝐴1
+0.246𝐾𝐷𝑎𝐵+0.054𝐾𝐷𝑎𝐶1

+𝐾𝐷𝑎𝐷)
2
 (3-4) 

−𝑟𝐴2
=

𝐴𝑓exp (
−𝐸0,𝑓

RT
) [𝑎𝐴2

𝑎𝐵-
𝐴𝑟

𝐴𝑓
exp (

−∆ℎ𝑓

RT
) 𝑎𝐶2

𝑎𝐷]

(1+0.282𝐾𝐷𝑎𝐴2
+0.246𝐾𝐷𝑎𝐵+0.943𝐾𝐷𝑎𝐶2

+𝐾𝐷𝑎𝐷)
2
 (3-5) 

 

其中反應速率𝑟𝐴單位為〔mol min
-1

 kg
-1〕，正反應之前指數因子𝐴𝑓單

位為﹝mol min
-1

 kg
-1﹞，逆反應之前指數因子𝐴𝑟單位為﹝mol min

-1
 

kg
-1﹞，正反應之活化能𝐸0,𝑓的單位為﹝kJ mol

-1﹞，氣體常數𝑅為 8.314

﹝kJ kmol
-1

 K
-1﹞，溫度𝑇的單位為﹝K﹞，𝑎𝐴、𝑎𝐵、𝑎𝐶、𝑎𝐷為各成分
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之活性 〔𝐴1：乙酸，𝐴2：丙酸，𝐵：甲醇，𝐶1：乙酸甲酯，𝐶2：丙

酸甲酯，𝐷：水〕，𝐾𝐷為水之吸附平衡係數。 

將表 3-6 混合酸酯化系統之 LHHW 反應速率式的個別參數帶入

LHHW 反應速率式，可分別得到乙酸甲酯、丙酸甲酯系統之 LHHW

反應速率： 

乙酸甲酯系統： 

 

−𝑟𝐴1
=

1.074×1010 exp (
-6239.8

T
) [𝑎𝐴1

𝑎𝐵-3.55×10-2exp (
37.06

T
𝑎𝐶𝑎𝐷)]

(1+0.04𝑎𝐴1
+0.11𝑎𝐵+0.024𝑎𝐶1

+0.45𝑎𝐷)
2

 (3-6) 

 

丙酸甲酯系統： 

 

−𝑟𝐴2
=

9.58×1011 exp (
-6966.8

T
) [𝑎𝐴2

𝑎𝐵-7.1×10-3exp (
56
T

𝑎𝐶𝑎𝐷)]

(1+1.96𝑎𝐴2
+1.71𝑎𝐵+6.55𝑎𝐶2

+6.94𝑎𝐷)
2

 (3-7) 

 

 

表 3-6 混合酸酯化系統之 LHHW 反應速率式參數 

系統 10
-8

Af(mol min
-1

 kg
-1

) E0,f(kJ mol
-1

) Af/Ar Δhf/R(K) KD 

乙酸甲酯 107.4 51.88 28.18 -37.06 0.45 

丙酸甲酯 9576.5 57.922 141.28 -56.04 6.94 

Ref : Tsai et al.(2010) 
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第四章 混合酸酯化反應系統之設計 

4.1 傳統反應蒸餾系統設計 

4.1.1 設計概念 

根據第三章所述混合酸酯化反應系統，將所有參與反應組分之沸

點與組分間形成之共沸物，依沸點高低排序如表 4-1 之中： 

表 4-1 純物質與共沸混合物之沸點排序 

Comp./Mixture 

Boiling Point or Azeotrope 

Temp. (℃) 

MeOH-MeAc 53.52 

MeAc-H2O 56.21 

MeAc 57.05 

MeOH-MePr 61.92 

MeOH 64.54 

MePr -H2O 71.19 

MePr 79.45 

HPr-H2O 99.97 

H2O 100.0 

HAc 117.89 

HPr 141.16 

    

根據表 4-1 沸點排序可知，混合酸丙酸(HPr)、乙酸(HAc)為沸點

最高的二組分為重沸物，如圖 4-1 所示，故可從反應蒸餾塔之反應段

上端進料，而甲醇之沸點比混合酸低，因此從反應段下端進料，反應



58 

物於反應段中充分接觸進行反應之後酯化轉化率足夠高，使得混合酸

絕大部分反應掉，塔底會得到大量的水，塔頂主要含有乙酸甲酯

(MeAc)與丙酸甲酯(MePr)之混合物，接著進入 純化 MeAc / MePr 蒸

餾塔(C2)進行分離，塔頂產物為高純度的乙酸甲酯產物；塔底產物則

為高純度的丙酸甲酯產物，其中 MeAc 之規格為 98 wt%，而 MePr

之規格為 99 mole%，如圖 4-1 所示。 

C1

HAc+HPr

MeOH

C2

H2O

MeAc

MePr

MeAc

MePr
 

圖 4-1 混合酸與甲醇之酯化反應蒸餾系統程序 

 

4.1.2 流程設計 

混合酸進料組成設定為 88 mole% 乙酸與 12 mole% 丙酸，進料

量為 4,500 kmol/h，以 Rm值來表示甲醇進料量對混合酸進料量之比例，

系統皆操作在常壓下。假設甲醇進料過量比 Rm=1.0198 作初步模擬，

發現 C1 塔塔頂殘餘混合酸、甲醇及水含量過高，則會影響到接下來
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產物乙酸甲酯與丙酸甲酯在 C2 塔中之分離效果，故將 C1 塔底規格

設為 99 mole% H2O，同時塔頂不純物總含量(含混合酸、甲醇及水)

不能超過 5.97mole%，如圖 4-2 所示。塔頂不純物含量之限制條件等

同於限制反應之轉化率，如此使用可使得產物達到設定之純度，其中

轉化率之估算，因塔底產物乙酸甲酯及丙酸甲酯含量少，故可以 C1

塔頂產物混合酯(乙酸甲酯及丙酸甲酯)流量與混合酸進料量之比值

來計算。 

4500 kmol/hr

HAc 88mole%

HPr 12mole%

4589.1 kmol/hr

MeOH 100mole%

C1

5

15

44

29

NT 47

Ptop 1atm
RR1=1.761

1 atm

57.94℃

4779.3 kmol/hr

HAc 0.02 mole%

HPr 1.3e-004 mole%

MeOH 1.21 mole%

MeAc 82.83 mole%

MePr 11.19 mole%

H2O 4.74 mole%

1.03 atm

99.37℃

4309.7 kmol/hr

HAc 8.11e-4 mole%

HPr 0.13 mole%

MeOH 0.87 mole%

MeAc 4.49e-9 mole%

MePr 1.65e-7 mole%

H2O 99 mole%

R=1.0198

 

圖 4-2 反應蒸餾之初步設計(Rm=1.0198) 

 

如果持續增加甲醇過量比 Rm，當 Rm大於 1.022 時，儘管甲醇越

多雖易於反應，但反應殘餘之甲醇量亦隨之增加。以過量比 Rm=1.05

為例，有兩種方法可解決殘餘之甲醇，其一，如果大部分反應殘餘之
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甲醇由反應蒸餾(C1)塔頂回收，該塔底回收之廢水規格雖可達到，如

圖 4-3 所示，但塔頂不純物含量會增加，則會影響後續之產物分離可

行性，在移除 MePr 產物後，需在下游處多加一塔(C3 塔)，而在 C1

塔底需盡可能排出水，以免塔頂分離產物時，產物純度受到水之影響

而無法達到。由於產物丙酸甲酯(MePr)相對於乙酸甲酯(MeAc)沸點較

高，故 C2 塔塔底可得到高純度之丙酸甲酯，塔頂則為乙酸甲酯與不

純物，接著其進入 C3 塔進一步分離，塔底雖可得到高純度符合規格

之乙酸甲酯，但是甲醇與乙酸甲酯之間有共沸物產生，故會有一部分

乙酸甲酯被帶往塔頂，產生部分產物浪費。用 RCM 圖(圖 4-4)分析乙

酸甲酯純化塔(C3)之可行性，圖中進料組成由 Stream 5 代表，Stream 

8 為 C3 塔底之組成，Stream 7 為 C3 塔頂之組成，因為進料位置在鄰

近 MeAc 頂點之蒸餾邊界內，儘管增加板數或回流比，皆無法跨越蒸

餾邊界，故塔頂組成接近甲醇與乙酸甲酯之共沸物組成。 

 

 

 

另一可能是(圖 4-5)如果反應殘餘之甲醇其中大部分往塔底走，

故 C1 塔塔底甲醇含量將會增加(相較於 Rm=1.0198 條件下)，因此廢

水規格(XB,H2O≥ 0.99)無法達到，故需多加一塔(C3 塔)來進行分離 C1

塔底殘餘之甲醇與廢水，可使廢水規格滿足，而同時反應蒸餾塔(C1)
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塔頂不純物總含量，維持在 XD,impurity ≤ 0.0597，則接下來分離可達到

設定之產品規格，故與前一種流程設計(圖 4-3)相較，很明顯地後者

設計為佳。吾人可同時根據傳統反應蒸餾程序之最佳化步驟(見下一

節之圖 4-7)，可得最適之傳統反應蒸餾程序(Rm=1.05)，如圖 4-6所示。 
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4725 kmol/hr

MeOH 100 mole% 

4500 kmol/hr

HAc 88 mole%

HPr 12 mole%

C1

A4

A17

A22

A39Rm=1.05

1 atm

57.4 ℃
4928.5 kmol/hr

HAc      0.10 mole%

HPr       1.15e-3 mole%

MeOH 4.17 mole%

MeAc    80.24 mole%

MePr    10.78 mole%

H2O       4.71 mole%

1.03 atm

99.5 ℃
4296.5 kmol/hr

HAc      5.48e-3 mole%

HPr       0.20 mole%

MeOH 0.79 mole%

MeAc    3.47e-5 mole%

MePr    1.55e-3 mole%

H2O       99.00 mole%

C2
C3A13

A49

1 atm

55.6℃
4392.5 kmol/hr

HAc      3.93e-6 mole%

HPr       1.64e-19 mole%

MeOH 4.67 mole%

MeAc    90.03 mole%

MePr    1.00e-3 mole%

H2O       5.29 mole%

1.03 atm

80.6℃
536.05 kmol/hr

HAc      0.96 mole%

HPr       0.01 mole%

MeOH 1.57e-11 mole%

MeAc    0.03 mole%

MePr    99.00 mole%

H2O       1.19e-9 mole%

1 atm

53.5℃
466.46 kmol/hr

HAc      5.25e-8 mole%

HPr       0.00 mole%

MeOH 35.38 mole%

MeAc    64.62 mole%

MePr    8.59e-17 mole%

H2O       4.66e-7 mole%

1.03 atm

57.0℃
3926 kmol/hr

HAc      4.39e-6 mole%

HPr       0.00 mole%

MeOH 1.03 mole%

MeAc    93.05 mole%(98 wt%)

MePr    0.01 mole%

H2O       5.92 mole%

1

2

3

6

4

5
7

8

Reboiler duty 73605.4 kW

NT 40

Diameter 9.867 m

Ptop 1atm
Condenser duty -125538 kW

Condenser duty -161164 kW

Reboiler duty 161504 kW

NT 30

Diameter 12.26 m

Ptop 1atm

NT 90

Diameter 7.148 m

Ptop 1atm

Condenser duty -63096.1 kW

Reboiler duty 63268.6 kW

 

圖 4-3 初步系統之設計(Rm=1.05)
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圖 4-4 C3 塔之 RCM 圖 

 

 

4725 kmol/hr

MeOH 100 mole% 

4500 kmol/hr

HAc 88 mole%

HPr 12 mole%

C1

C3

1 atm

57.94℃

4778.99 kmol/hr

HAc      0.02 mole%

HPr       1.14e-4 mole%

MeOH 1.29 mole%

MeAc    82.84 mole%

MePr    11.24 mole%

H2O       4.6 mole%

5

15

29

44

RR1=1.8

1 atm

64.61℃

127.444 kmol/hr

HAc      1.11e-7 mole%

HPr       4.78e-14 mole%

MeOH 99 mole%

MeAc    4.5e-4 mole%

MePr    0.06 mole%

H2O       0.94 mole%

1.03 atm

99.25℃

4318.56 kmol/hr

HAc      4.3e-4 mole%

HPr       0.06 mole%

MeOH 0.94 mole%

MeAc    5.24e-16 mole%

MePr    2.3e-14 mole%

H2O       99 mole%

1.03 atm

95.14℃

4446 kmol/hr

HAc      4.18e-4 mole%

HPr       0.06 mole%

MeOH 3.75 mole%

MeAc    1.29e-5 mole%

MePr    1.67e-3 mole%

H2O       96.19 mole%

NT 47

Ptop 1atm

10

NT 20

Ptop 1atm

R=1.05

 

圖 4-5 初步系統設計(Rm=1.05) 
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4725 kmol/hr

MeOH 100 mole% 

4500 kmol/hr

HAc 88 mole%

HPr 12 mole%

C1

C3

1.1 atm

57.87℃
4752.56 kmol/hr

HAc      0.03 mole%

HPr       1.44e-4 mole%

MeOH 1.30 mole%

MeAc    83.21 mole%

MePr    10.82 mole%

H2O       4.64 mole%

5

19

30

40

1 atm

64.61℃
182.498 kmol/hr

HAc      6.00e-11 mole%

HPr       1.33e-13 mole%

MeOH 99.00 mole%

MeAc    7.84e-3 mole%

MePr    0.02 mole%

H2O       0.97 mole%

1.03 atm

100.36℃
4289.94 kmol/hr

HAc      0.10 mole%

HPr       0.60 mole%

MeOH 0.31 mole%

MeAc    2.32e-19 mole%

MePr    1.52e-20 mole%

H2O       99.00 mole%

1.03 atm

94.79℃
4472.44 kmol/hr

HAc      0.09 mole%

HPr       0.57 mole%

MeOH 4.34 mole%

MeAc    3.20e-4 mole%

MePr    7.96e-4 mole%

H2O       95.00 mole%

NT 41

Diameter 9.492 m

Ptop 1atm

12

NT 29

Diameter 2.296 m

Ptop 1atm

Rm=1.05

C246

NT 59

Diameter 8.5 m

Ptop 1atm

Reboiler duty 62040.9 kW

Reboiler duty 77634.3 kW

Reboiler duty 10738.3 kW

Condenser duty -113994 kW

Condenser duty -77340.9 kW

Condenser duty -10374.1 kW

1 atm

56.11 ℃
4233.19 kmol/hr

HAc     2.42e-12 wt%

HPr      1.37e-19 wt%

MeOH  0.67 wt%

MeAc   98.00 wt%

MePr    5.93e-3 wt%

H2O      1.33 wt%

1.03 atm

80.18 ℃
519.375 kmol/hr

HAc     0.23 mol%

HPr      1.32e-3 mol%

MeOH  2.55e-8 mol%

MeAc   0.76 mol%

MePr   99.00 mol%

H2O      2.87e-6 mol%

 

圖 4-6 最適化傳統反應蒸餾程序(Rm=1.05) 
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模擬時，設定 C1 塔頂不純物含量不能超過 5.97 mole%、廢水規

格為 99 mole% H2O，並同時設定產物之規格，其中乙酸甲酯純度為

98 wt %，與丙酸甲酯純度則為 99 mol% ，同時做了下面假設： 

1. 混合酸、甲醇進料皆為飽和液相。 

2. C1 塔各板堰高為 10.16 公分，其它塔各板堰高為 5.08 公分。 

3. 反應段觸媒填充量為液體在塔板內滯留體積之一半。 

 

4.1.3 最適化步驟 

本程序之年總成本計算公式如下: 

TAC(Total Annual Cost) = operating cost + 
capital cost

𝑖𝑚𝑖𝑛
 + cost due to 

                                     excess MeOH used - value due to extra  

products generated 

 

其中，操作成本(operating cost)包含冷卻水、蒸汽與觸媒之成本，設

備成本(capital cost)包含塔殼、塔板與熱交熱器之成本，𝑖𝑚𝑖𝑛為設備成

本回收之最低年限(此處𝑖𝑚𝑖𝑛設定為 3)，過量甲醇的成本(即 cost due to 

excess MeOH used)，指的是相對於甲醇未過量(Rm=1)時，"過量"之甲

醇進料量部分之成本，產物價值 (即 value due to extra products 

generated)，指的是相對於 MeOH 未過量(Rm=1)時，"額外"之產物產

生部分之價值，詳細成本計算請參考附錄 A。 
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    影響總年成本之主要變數為包括有甲醇過量比(Rm)、混合酸與甲

醇之進料板位置、C1塔之反應段板數、C1塔之精餾段與氣提段板數、

C1 塔之回流比、C2 塔之進料板位置、C2 塔之總板數、C2 塔之回流

比、C3 塔之進料板位置、C3 塔之總板數、C3 塔之回流比，製程設

計最適化乃以最小總年成本為目標，最佳化之步驟，如圖 4-7 所示，

當 Rm值介於 1 與 1.022 之間，則按照最佳化流程步驟依序將兩塔相

關設計變數調整，即可得到最小總年成本所對應之最佳 Rm之設計；

當 Rm值大於 1.022，則按照最佳化步驟，調整三塔相關之設計變數，

可得到最佳設計 。
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Start

Set Nrxn,1

Set NR,1&NS,1

Adjust feed stages

NF1,MeOH and NF1,MA

(C1)Vary RR1 and B1 until XD1,acid + XD1,MeOH 

+XD1,H2O≤ 5.97 mole% and XB1,H2O ≥  95 

mole% are met 

(C3)Vary RR3 and B3 until  methanol and 

water purity spec’s (≥ 99 mole%) are met

Min. TAC

Set N3

Adjust feed stage 

NF3

Set excess MeOH ratio 

(Rm)

1≤Rm≤1.022  Rm>1.022 

Min. TAC

Min. TAC

N

N

N

Y

Y

Y

Set Nrxn,1

Set NR,1&NS,1

Adjust feed stages

NF1,MeOH and NF1,MA

Min. TAC

Min. TAC

Min. TAC

Min. TAC

Min. TAC

N

N

N

N

N

Y

Y

Y

Y

Y

Set N2

Adjust feed 

stage NF2

(C2):Adjust RR2 and B2 until 

product purity spec's are met

Optimum conventional 

system  obtained
Min. TAC Min. TAC

YY

N N

(C1)Vary RR1 and B1 until XB1,H2O ≥  

99 mole% and XD1,acid +XD1,MeOH + 

XD1,H2O≤ 5.97 mole% are met 

Min. TAC Min. TAC
Y

N

N

If Rm>1.022

If 1≤Rm≤1.022  
 

圖 4-7 傳統反應蒸餾程序之最佳化步驟 
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4.1.4 最適化結果 

在設備成本回收年限設為 3 年的條件下進行最適化。下面以

Rm=1.022 為例，探討了塔內各變數對 TAC 之影響。首先，C1 塔中混

合酸與甲醇之進料位置皆會影響反應、分離效果及再沸器蒸汽用量，

故在最佳位置進料可得到最低之年成本。該程序模擬時，由於混合酸

為重沸物，故從反應段上端進料，而另一股進料甲醇，其沸點比混合

酸低，故從反應段下端進料。舉例來說，當 C1 塔反應段板數(Nrxn,C1)

設定為 29 板、精餾段板數(Nrect,C1)為 17 板(含冷凝器)，及汽提段板數

(Nstrp,C1)為 1 板(含再沸器)的條件下來，模擬結果顯示(圖 4-8)當甲醇

進料板數為第 29 板時，產物達不到設定之規格，而混合酸最佳進料

位置為第 5 板、甲醇最佳進料位置為第 30 板。 
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圖 4-8 C1 塔混合酸(NF1,MA)與甲醇進料(NF1,MeOH)位置 vs. TAC 

 

就精餾段而言，若精餾段板數(NR)增加，雖可減少冷凝器之負荷

量，使操作成本下降，但板數增加設備成本隨之增加；反之，精餾段

板數減少，會增加冷凝器之負荷量，使操作成本上升，但板數減少設

備成本隨之下降。就汽提段而言，若汽提段板數(NS)增加，可減少再

沸器蒸汽之用量，使操作成本下降，但板數增加設備成本隨之增加；

反之，汽提段板數減少，會增加再沸器蒸汽之用量，使操作成本增加，

但板數減少設備成本隨之減少，故從最小年成本可找出最佳之精餾段

及汽提段之位置。舉例來說，當反應段板數設定為 29 板之下模擬，

結果顯示(圖 4-9)精餾段板數(NR)為 17 板(含冷凝器)、汽提段板數(NS)

為 1 板(含再沸器)時，TAC 為最小。 
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圖 4-9 C1 塔精餾段(NR)與汽提段板數(NS) vs. TAC 

 

    就反應段而言，若反應段板數(Nrxn)增加，可提高反應轉化率，

減少再沸器蒸汽用量，此時因蒸汽用量減少之緣故，會使 C1 塔徑隨

之變小，但板數增加使得設備及觸媒成本隨之增加；反之，反應段板

數減少，不易達到所需之反應量，需增加再沸器蒸汽用量，此時因蒸

氣用量增加之緣故，會使 C1 塔塔徑隨之變大，但板數減少故設備及

觸媒成本隨之下降。模擬結果顯示(圖 4-10)當反應段板數為 27 板時，

產物達不到設定之規格，而反應段板數為 28 板時，TAC 為最低。 
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圖 4-10 C1 塔反應段板數(Nrxn) vs. TAC 

 

當 C1 塔內之各段板數及進料位置，皆透過模擬找出最佳值後，

接著再進行 C2 塔之最適化。當 C2 塔總板數相同之下，以圖 4-11 為

例不同，N2 固定為 64 板(含再沸器與冷凝器)，不同進料板位置會影

響分離效果及再沸器蒸氣用量。模擬結果顯示最佳之進料位置為第

50 板，最小年成本為最小。就總板數而言，板數越多，雖可提高分

離效果，減少再沸器蒸汽用量，降低操作成本，但設備成本會隨之上

升；反之，板數越少，可減少設備成本，但會增加再沸器蒸汽用量，

操作成本亦隨之增加，模擬結果得知 C2 塔最佳總板數為 63 板(含再

沸器與冷凝器)時， TAC 為最小(圖 4-12)，而其中各點之進料位置皆

為最佳值。 
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根據最適化之步驟，可得到最佳之傳統反應蒸餾程序，如圖 4-13

所示，表 4-2 中則摘要了最適化流程之模擬結果與設計條件。 

NF
2

48 49 50 51 52

T
A

C
($

1
0
0
0
/y

e
a
r)

1.012e+5

1.013e+5

1.014e+5

1.015e+5

1.016e+5

1.017e+5

N
2
=64

 

圖 4-11 C2 塔進料板位置(NF2) vs. TAC 
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圖 4-12 C2 塔總板數(N2) vs. TAC 
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圖 4-13 混合酸與甲醇之最適化傳統反應蒸餾程序 
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表 4-2 混合酸酯化反應蒸餾系統之最適化模擬結果 

 

 

 

Column  C1 C2 

Total no. of trays 47 63 

No. of trays in rectifying section 17 49 

No. of trays in reactive section 28  

No. of trays in stripping section 0 12 

Reactive trays 19-46  

Mixed acid feed tray 5  

Methanol feed tray 32  

Mixed ester feed tray  50 

Feed rate of mixed acid (kmol/hr) 4,500  

Feed rate of methanol (kmol/hr) 4,599  

Top product rate (kmol/hr) 4781.5 4238.3 

Bottom product rate (kmol/hr) 4317.5 543.1 

Purity of methyl acetate product (wt%)  98 

Purity of methyl propionate product (mole%)  99 

Purity of water product (mole%) 

Column diameter (m) 

99 

9.551 

 

8.622 

Weir height (m) 0.1016 0.0508 

Condenser duty (kW) -115292 -79560.7 

Reboiler duty (kW) 63415.1 79867.1 

Condenser heat transfer area (m
2
) 7214.2 5883.6 

Reboiler heat transfer area (m
2
) 1017.1 975.2 

Column cost ($) 18,335,454 20,434,864 

Column trays cost ($) 19,170,672 17,683,597 

Heat exchangers ($) 14,758,397 13,480,794 

Total capital cost ($) 103,863,779 

Catalyst cost ($/year) 7,548,808  

Energy cost ($/year) 26,452,952 32,619,564 

Total operating cost ($/year) 66,621,324 
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4.1.5 溫度分佈與濃度分佈探討 

圖 4-14 顯示了反應蒸餾塔(C1)中之溫度分佈，其中陰影部分為

反應段，各股進料位置則在圖上方有標示。塔底產物為 99 mole%水，

夾帶約 1 mole%殘餘混合酸和甲醇，其中甲醇佔了 95%，塔底壓力約

為 1.03 atm，塔底溫度約為 99.2℃。塔頂產物主要為以乙酸甲酯與丙

酸甲酯，夾帶殘餘混合酸、甲醇與少量水，塔頂溫度約為 57.9℃。因

混合酸為重成分，故溫度在混合酸之進料板上方驟減，但越往塔底方

向微升，而近甲醇之進料板時，由於甲醇低溫且為輕成分，在進料點

溫度則大幅降低至 66.7℃，繼續往塔底，溫度則繼續升高。 

圖 4-15 顯示 C2 塔內溫度之分佈，塔頂產物主要為乙酸甲酯，及

微量的甲醇與因共沸所吸引少量之水，塔頂壓力為 1 atm，故塔頂溫

度略低於乙酸甲酯常壓下之沸點，其溫度為 56.1℃，而塔底產物主要

為 99 mole%丙酸甲酯，剩餘 1 mole%含乙酸及乙酸甲酯，且塔底壓

力為 1.03 atm，故塔底溫度略高於丙酸甲酯常壓沸點，其溫度為 80.18

℃。 
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圖 4-14 C1 塔內溫度分佈圖 
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圖 4-15 C2 塔內溫度分佈圖 
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圖 4-16 顯示了 RD 塔(C1)內之組成分佈，虛線代表了混合酸(乙

酸、丙酸)從第 5 板之進料、甲醇在第 32 板的進料。乙酸組成大約第

27 板開始往下有明顯下降之趨勢，顯現乙酸部份的酯化反應有很大

比率發生在反應段中端。而丙酸組成大約第 30 板之後有明顯下降之

趨勢，代表丙酸之酯化反應亦有很大比率發生在反應段中端。丙酸甲

酯組成在第 3 板時濃度比例達到最高點，但此時卻沒有立即移除，送

至下一支塔進行進一步分離，而在塔頂移除走，而乙酸甲酯越往塔頂

走濃度越高，丙酸甲酯含量則反而降低，因此此段(1-3 板)顯示了回

混現象。 
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圖 4-16 C1 塔內部之組成分佈圖 
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圖 4-17 顯示了 C2 塔內之組成分佈圖，圖內虛線代表在第 50 板

之進料點，塔底之主要組成為丙酸甲酯，其主要受混合酸之影響，由

於在 C1 塔時充分反應，故反應物在 C2 塔每一板之含量皆很少，塔

底只剩微量的乙酸，則丙酸甲酯之含量為 99 %。而塔頂主要組成為

乙酸甲酯，其主要受到殘餘甲醇與水之影響，由於 C1 塔底移除了含

99 mole%水，以及 C1 塔頂不純物含量之限制，故 C2 塔頂不純物含

量只剩少量，而乙酸甲酯之含量為 98 wt%。 
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圖 4-17 C2 塔內部之組成分佈圖



 

79 

4.1.6 甲醇的過量比對混合酸酯化反應之探討 

對非均相酯化反應而言，在觸媒量(w)固定條件下，甲醇過量比

(Rm)增加時，接觸時間(τ)亦會相對減少，轉化率不一定會提高，而在

同一接觸時間(τ)條件下，轉化率會隨著甲醇過量比(Rm)增加而增加。 

在本案例中，如欲僅使用兩塔(C1+C2)來達到所設定之產物規格，

設定了反應塔(C1)塔頂不純物總含量(混合酸、甲醇、水)不高於 5.97 

mole%，當甲醇過量比 Rm增加，代表 C1 塔頂殘餘甲醇(不純物含量)

亦增加，而為了維持設定之規格(XD,impurity ≤ 0.0597)，故需要提高轉化

率來消耗掉更多殘餘甲醇，不然產物無法達到設定之規格，欲想要提

高轉化率的話，則需要增加觸媒的使用量，使反應接觸時間(τ)拉長，

見表 4-3(Rm > 1 的轉化率、觸媒量及 WHSV)。 

由表 4-3(轉化率、觸媒量及 WHSV)可發現當 Rm > 1 時，即使在

觸媒使用量(或接觸時間 τ) 上，皆少於化學劑量比(stoichiometric 

ratio)(Rm = 1)時之觸媒量，但轉化率卻較大，由此可知，過量甲醇是

有利於提升酯化反應系統轉化率。 

由表 4-3(NR、Nrxn、NS及轉化率)與圖 4-18(C1)顯示，當 Rm介於

1 與 1.006 之間時，不純物含量還是少量，所以轉化率不須太高即可

符合不純物之設定規格，反應段板數減少，設備成本隨之減少，TAC

減少，但 Rm高於 1.006 時，不純物含量慢慢增加，以致需要更高之
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轉化率來維持不純物之規格，反應段板數增加，設備成本亦隨之增加，

TAC 亦隨之增加。由於 Rm>1 時，殘餘甲醇增加，轉化率需求提高，

故需要更多精餾段板數(相對於 Rm=1)，而由於殘餘混合酸少，氣提段

板數(相對於 Rm=1)減少。 

由表 4-3(塔頂甲醇含量)、表 4-4 顯示，C1 塔頂甲醇含量越高，

因甲醇為輕沸物，會造成 C2 塔頂 MeAc 產物的規格不易達到，所以

需要更多回流比(及總板數)來達到設定之純度，設備成本及操作成本

提高，故 Rm=1.006 時，TAC(C2)為最高，如圖 4-18 所示。 

由表 4-4(塔頂、塔底出口流量)與圖 4-19 顯示，Rm=1.022 時，產

物產率為最多，代表產物產生之價值為最高，而經由 TAC[設備成本+

操作成本(含觸媒成本)+過量甲醇成本-產物產生價值]計算之後，故找

到最小 TAC 之傳統反應蒸餾程序所對應 Rm值為 1.022。 
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表 4-3 不同 Rm之 C1 塔最佳化的各項數據 

C1 Rm 1 1.006 1.012 1.0198 1.022 

NR 9 18 17 17 18 

Nrxn 30 21 22 25 28 

NS 5 1 1 1 1 

RR1 1.756 1.733 1.732 1.736 1.744 

塔徑(m) 9.513 9.49 9.494 9.529 9.551 

轉化率(%) 99.05 99.13 99.45 99.82 99.92 

觸媒重(kg) 259968.7 181099.2 189882.9 217369.9 244579.7 

WHSV(=1 ∕ τ) 0.5546 0.8009 0.7684 0.6764 0.6025 

D1(kmol/h) 4727.75 4744.08 4759.24 4777.02 4781.5 

C
o

m
p

o
si

ti
o

n
 

(m
o

le
 %

) 

HAc 0.02 0.03 0.03 0.03 0.03 

HPr 1.43e-4 1.49e-4 1.48e-4 1.44e-4 1.4e-4 

MeOH 0.91 1.30 1.26 1.28 1.29 

MeAc 83.20 83.00 82.98 82.86 82.79 

MePr 11.08 11.03 11.05 11.17 11.25 

H2O 4.79 4.65 4.69 4.67 4.65 

塔底溫度(
o
C) 100.92 100.72 100.13 99.43 99.23 

B1(kmol/h) 4272.25 4282.93 4294.76 4312.08 4317.5 

C
o

m
p

o
si

ti
o

n
 

(m
o

le
 %

) 

HAc 0.59 0.50 0.22 0.02 0 

HPr 0.38 0.39 0.33 0.14 0.05 

MeOH 8.84e-4 0.11 0.45 0.84 0.95 

MeAc 3.01e-11 4.31e-5 7.51e-5 1.02e-5 9.44e-7 

MePr 1.99e-11 4.94e-5 1.35e-4 8.94e-5 3.39e-5 

H2O 99.02 99.00 99.00 99.00 99.00 
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表 4-4 不同甲醇過量比 Rm之 C2 塔各項數據 

C2 Rm 1 1.006 1.012 1.0198 1.022 

N2 39 65 56 60 63 

RR2 1.055 1.24 1.109 1.153 1.163 

塔徑(m) 8.37 8.752 8.504 8.606 8.622 

D1(kmol/hr) 4204.35 4215.62 4228.48 4237.91 4238.31 

C
o

m
p

o
si

ti
o

n
 

(w
t 

%
) 

HAc 3.08e-6 5.25e-13 9.26e-10 3.25e-8 2.23e-9 

HPr 1.59e-18 6.17e-20 4.21e-19 0 3.80e-19 

MeOH 0.46 0.66 0.64 0.65 0.66 

MeAc 98.00 98.00 98.00 98.00 98.00 

MePr 0.16 1.74e-4 8.86e-3 2.15e-3 1.05e-3 

H2O 1.37 1.34 1.35 1.34 1.34 

B1(kmol/hr) 523.403 528.454 530.744 539.11 543.185 

C
o

m
p

o
si

ti
o

n
 

(m
o

le
 %

) 

HAc 0.22 0.24 0.23 0.23 0.22 

HPr 1.29e-3 1.34e-3 1.32e-3 1.28e-3 1.23e-3 

MeOH 8.84e-9 5.01e-8 1.19e-8 2.49e-8 2.53e-8 

MeAc 0.77 0.76 0.76 0.77 0.78 

MePr 99.00 99.00 99.00 99.00 99.00 

H2O 1.84e-6 4.58e-6 1.74e-6 2.89e-6 2.91e-6 



 

83 

R
m

1.000 1.006 1.012 1.020 1.022

T
A

C
($

1
0
0
0
/y

e
a
r)

3.8e+4

4.0e+4

4.2e+4

4.4e+4

4.6e+4

4.8e+4

5.0e+4

5.2e+4

5.4e+4

R
m

 vs. C1

R
m

 vs. C2

 

圖 4-18 Rm vs. C1 和 C2 之 TAC(只含設備、操作成本) 
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圖 4-19 Rm vs. TAC 之分析圖 
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4.2 內隔板式反應蒸餾程序 

4.2.1 概念設計 

為了減少能耗及設備成本，將傳統反應蒸餾程序之 C1 塔所需的

迴流(reflux)改由C2塔來提供，C1塔則提供C2塔內部分所需的氣體，

分別如圖 4-20 中 FL與 FV所示。最後將 C1 塔與 C2 塔兩塔之間的熱

能整合，即可將 C1塔與 C2塔結合成內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)，

因此減少了 C1 塔之冷凝器，如圖 4-21 所示，反應物混合酸從反應段

上端進料，反應物甲醇則從反應段下端進料，於塔內反應段充分反應

之後，隔板左邊主要進行分離重沸物，所以水等較高沸點之成分會在

氣提段與其它成分進行分離，而在左邊塔底移除大量的廢水，而產物

乙酸甲酯與丙酸甲酯等較輕沸物會則由精餾段脫離隔板進入產物純

化段，進行乙酸甲酯與丙酸甲酯之分離，塔頂產物為乙酸甲酯，右邊

塔底產物則為丙酸甲酯；整體來看，R-DWC 內隔板上方與塔左邊部

分相當於傳統反應蒸餾程序中之 C1 塔，可視為主塔，而隔板右邊則

可視為側汽提塔。 
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HAc+HPr 

MeOH 

C1

H2O 

C2

MePr 
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FV

FL

Qc2

Qr2

Qr1

 

圖 4-20 熱整合反應蒸餾程序 

HAc+HPr 

MeOH 

MeAc

H2O MePr

FV

FL
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Qr2
Qr1

A2

B1

圖 4-21 內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC) 
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4.2.2 系統流程設計與最適化 

對於較複雜之 R-DWC 系統，可用自由度來分析在設計時該程序

時可調整參數個數。如圖 4-22 為 R-DWC 之流程分解圖可分成 4 段-

隔板上方之板數、隔板上端之位置、隔板左邊之板數及隔板右邊之板

數，6 個元件- 2 個進料板、冷凝器、2 個再沸器、液體分配器，當設

定主塔與隔板右邊之總板數(即側氣提塔)、反應段板數之後，且在固

定產物規格之下，只剩餘 5 個可調整變數，分別為隔板上端之位置

(NDW)、液體分配比(LS)、混合酸進料位置(NFMA)、甲醇進料位置

(NFMeOH)、回流比(RR)。由於各段板數皆固定之下，設備成本變化不

大，故本程序以最小化之再沸器總負荷量為目標，最佳化步驟如圖

4-23 所示，經由模擬可得到最適化之 R-DWC，吾人同時計算了總年

成本，詳細總年成本計算請參考附錄 A。 

 

R-DWC 之板數設定乃根據最適化之傳統反應蒸餾程序的模擬結

果，同樣於常壓下操作，R-DWC 反應段與傳統反應蒸餾程序皆相同，

其設定為 28 板，R-DWC 主塔反應段上面的板數等於 C1 塔精餾段板

數加上 C2 塔進料位置上面的板數，即為 67 板(含冷凝器)，R-DWC

主塔反應段下面的板數等於 C1塔氣提段板數，即為 1板(含再沸器)，

而 R-DWC 隔板右邊的板數(側氣提塔)相當於 C2 塔進料位置以下之
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板數，即為 14 板(含再沸器)。R-DWC 產品規格與傳統反應蒸餾塔程

序皆相同，隔板左邊塔底產物為 99 mole% 水、塔頂產物為 98 wt% 乙

酸甲酯與隔板右邊塔底產物為 99 mole% 丙酸甲酯。 

MeAc 98 wt%

11

NF1NF1

22

33

MePr 99 mole%

A1

B1

H2O 99 mole%

Splitter for liquid 

sidedraw(LS)

vapor mixer

NDW

Mixed acid 

Nrxn

MeOH 

NFacid

NFMeOH

Qreb2

Qreb1

QC

44

 

圖 4-22 R-DWC 之系統分解圖
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Adjust feed stages
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Adjust RR, B1, and B2 until all 

the product spec’s are met
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Min. (Qreb1+Qreb2)Min. (Qreb1+Qreb2)

Optimum R-DWC 

system is obtained

Optimum R-DWC 

system is obtained

N

N

Y

Y

N

Y

 
圖 4-23 R-DWC 之最佳化步驟
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4.2.3 最適化結果 

混合酸與甲醇之進料位置會影響再沸器總負荷量。如果混合酸與

甲醇兩股進料位置太近或太遠皆會影響反應程度，再沸器蒸汽使用量，

故找出最佳之進料位置可得到最低之總年成本。舉例來說，隔板上端

之位置(NDW)設定為 30 板、液體分配比(LS)設定為 0.235、混合酸進料

板(NF,MA)位置設定為第 37 板，模擬結果顯示(圖 4-24)甲醇之進料板位

置(NF,MEOH)為第 79 板時，再沸器總負荷量為最小。而圖 4-25 所示，

隔板上端之位置及液體分配比設定條件同上，甲醇進料板位置設定為

第 79 板，模擬結果顯示混合酸之進料板位置為第 37 板時，再沸器總

負荷量為最小。 
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圖 4-24 甲醇進料板位置(NF,MeOH) vs. 再沸器總負荷量(or TAC) 
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圖 4-25 混合酸進料板位置(NF,MA) vs. 再沸器總負荷量(or TAC) 
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對液體分配比而言，隔板上端之前一板迴流液體需要流入多少給

隔板左、右兩邊，它量多寡不僅會影響反應程度、再沸器蒸汽使用量，

故需找出最佳之液體分配比(LS)。舉例說明，隔板上端位置設定為第

30 板，模擬結果顯示(圖 4-26)液體分配比低於 0.234，反應轉化率達

不到設定值(99.92%)，而 LS 為 0.234 時，其 TAC 最小。 

 

對隔板上端位置而言，隔板上方之板數多寡會影響分離效果、再

沸器蒸汽使用量及設備成本。模擬結果顯示(圖 4-27)隔板上端位置為

第 31 板時，再沸器總負荷量雖為最低，但 TAC 並不是最低的，因再

沸器總負荷量差距不大，設備成本成為主要影響 TAC，最後吾人以

TAC 為依據，將第 29 板作為最佳隔板上端之位置。 

 

根據最適化步驟得到之最佳 R-DWC 系統流程(如圖 4-28 所示)，

最佳化之模擬結果與設計條件則摘要於表 4-5 中。 
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圖 4-26 液體分配比(LS) vs. 再沸器總負荷量(or TAC) 
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圖 4-28 混合酸與甲醇之最適化內隔板式反應蒸餾程序 
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表 4-5 最適化 R-DWC 程序模擬結果 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Column  R-DWCL 

Total no. of trays 96 

Reactive trays 68~95 

Mixed acid feed tray 36 

Methanol feed tray 79 

Wall position (tray no. ) 29~95 

Feed rate of mixed acid (kmol/hr) 4500 

Feed rate of methanol (kmol/hr) 4599 

Top product rate (kmol/hr) 4234.66 

Right bottom product rate (kmol/hr) 542.059 

Left bottom product rate (kmol/hr) 4322.29 

Purity of methyl acetate product (wt %) 98 

Purity of methyl propionate product (mole %) 99 

Purity of water product (mole %) 99 

Column diameter (m) 10.731 

Condenser duty (kW) -124461 

Right reboiler duty (kW) 11747.6 

Left reboiler duty (kW) 61134.5 

Condenser heat transfer (m
2
) 9194.95 

Right reboiler heat transfer area (m
2
) 143.21 

Left reboiler heat transfer area (m
2
) 980.50 

Column cost ($) 66,989,097  

Column trays cost ($) 59,639,688  

Heat exchangers ($) 14,382,485  

Total capital cost ($) 141,011,270  

Catalyst cost ($/year) 8,585, 944 

Energy cost ($/year) 30,316,718  

Total operating cost ($/year) 38,902,662 
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4.2.4 溫度分佈與濃度分佈探討 

圖4-29顯示了R-DWC各板之溫度變化，主塔塔底產物為99 mole%水，

即含有約 1mole%殘餘之甲醇，且塔底壓力為 1.03atm ，因此塔底溫度略低

於水在常壓下之溫度，其溫度約為 99.23℃。塔頂產物主要為乙酸甲酯，僅

含有少許殘餘甲醇與水，故主塔塔頂溫度為 56.12℃。側氣提塔塔底為 99 

mole%丙酸甲酯，且壓力為 1.03atm，因此溫度約為 80.05℃。圖中溫度在

甲醇之進料板處附近大幅下降，最低點為 65.1℃，乃因酯化反應為吸熱反

應及甲醇之進料溫度較低之原因，然後繼續往塔底，溫度又漸漸上升。 
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圖 4-29 R-DWC 塔內溫度分布圖 
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R-DWC 塔內各板之組成分布顯示於圖 4-30 中，乙酸在隔板左邊從第

74 板之後有明顯下降之趨勢，代表該正反應有很大比率發生在反應段下端。

而丙酸從第 72 板之後有明顯下降之趨勢，所以代表兩個正反應皆發生於反

應段下端。主塔塔底得到 99 mole%水，而塔頂因受水之影響，故乙酸甲酯

之含量為 98 wt%。丙酸甲酯在主塔第 30 板時達到最大值，故我們在第 29

板時將部分液體送入隔板右邊進行分離，這樣可避免回混現象之發生，其

含量為 99 mole%丙酸甲酯。 
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圖 4-30 R-DWC 塔內組成分佈
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4.3 模擬結果比較 

在設定之產品規格下-即廢水含 99 mole% 水、98 wt% 乙酸甲酯

產物及 99 mole% 丙酸甲酯產物，經由模擬與最適化後，顯示可由經

由(1)傳統反應蒸餾程序(C1+C2)與(2)內隔板式反應蒸餾程序(R-DWC)

來達成，而將兩者最佳之設計結果從能耗與總年成本方面來比較，如

表 4-6 所示。在再沸器總負荷量方面，R-DWC 相較於傳統反應蒸餾

程序節省了 49.13%，而在總年成本方面，假設設備成本回收為 3 年

下，R-DWC 程序相較於減少了 15.15%，相當程度地顯現出 DWC 技

術使用在此製程的潛力。 

 

表 4-6 傳統反應蒸餾程序與 R-DWC 程序最適化結果比較 

Column Configuration C1+C2 R-DWC 

Total condenser duty (kW) -194,852 -124,461 

Total reboiler duty (kW) 143,282 72,882 

Total reboiler duty ratio 1.000 (base) 0.5087 

Total capital cost ($) 103,863,779 141,011,270 

Total operating cost ($/year) 66,621,324 38,902,662 

TAC ($/year) 
imin=3 

101,242,584 85,906,418 

Cost ratio 1.000 (base) 0.8485 
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第五章 結論 

    反應蒸餾程序為結合反應與蒸餾之蒸餾塔，不但具有降低設備成

本的特色，亦具有可利用反應熱，減少蒸汽使用量之潛力，而內隔板

式蒸餾程序除了減少設備成本之外，最重要則是可以避免再混合現象，

節省掉不必要的能源消耗。 

本研究利用 ChemCad 對以過量甲醇進料對混合酸之酯化反應系

統進行了模擬與設計，製程主要目的乃為了生產出純度 98 wt% 乙酸

甲酯、純度 99 mole% 丙酸甲酯，並移除 99 mole% 廢水，傳統蒸餾

程序以最小年總成本為目標而進行最適化，發現當 Rm 值介於 1 與

1.022 之間，按照最佳化流程步驟，依序將兩塔相關設計變數加以調

整，即可得到最小總年成本之下的設計，以及其對應之 Rm值，而當

Rm值大於 1.022 時，則必須多加入一支蒸餾塔，調整三塔之相關設計

變數，亦可得到最佳設計，模擬結果顯示 Rm值為 1.022 時，為傳統

蒸餾蒸餾程序之最佳化設計。 

探討了甲醇過量比(Rm)對酯化反應蒸餾系統，發現 Rm＞1 時，不

純物含量越高，需要更提高轉化率來維持不純物含量 (XD,impurity≤ 

0.0597)，但是觸媒使用量(或接觸時間)皆比化學劑量(stoichiometric 

ratio)(Rm=1)還小，故甲醇過量對於酯化反應系統提高轉化率是有幫助
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的，過量甲醇(Rm＞1.022)太多則會增加產物分離難度。 

另一方面，內隔板式反應蒸餾程序之初始設計乃根據最適化

(Rm=1.022)之傳統反應蒸餾程序，以最小年總成本為目標來進行最適

化調整，最後比較最適化之傳統反應蒸餾程序，以及內隔板式反應蒸

餾程序之能源消耗量與年總成本。結果顯示在再沸器總負荷量方面，

內隔板式反應蒸餾程序相較於傳統反應蒸餾程序節省了 49.1%，而在

總年成本方面，內隔板式反應蒸餾程序程序相較於減少了 15.1%，顯

現出內隔板式蒸餾程序應用於酯化反應系統上，在節能方面與年總成

本方面皆優於傳統蒸餾程序。 

本研究僅探討了單隔板之反應蒸餾程序，未來或可延伸至多隔板

之反應蒸餾程序，檢視其節能效果，亦展望未來最適化系統可與實際

遭遇之隔板式蒸餾設備硬體開發來相結合，來深植此技術在工業上的

實際應用。 
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符號說明 

𝐴 設備參數 

𝐴𝑐 冷凝器熱交換器面積 

𝐴𝑓 正反應之前指數因子 

𝐴𝑅 再沸器熱交換面積 

𝐴𝑟 逆反應之前指數因子 

𝐴上、𝐴左、𝐴右 隔板上方、隔板左右邊之截面積 

𝑎𝐴、𝑎𝐵、𝑎𝐶、𝑎𝐷 各成分之活性 

B1、B2 與設備類型有關之常數 

CBM 裸模組成本 

Cp
0 基本條件之購價 

D 蒸餾塔之塔徑 

𝐸0,𝑓 正反應之活化能 

𝐹 Correction factor 

FMeOH 甲醇進料量 

𝐹𝐵𝑀 裸模組成本因子 

𝐹𝑀 構造材料因子 

𝐹𝑝 壓力因子 
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𝑓𝑞 板數參數 

H 蒸餾塔之塔高 

𝑖𝑚𝑖𝑛 設備成本回收最低年限 

K1、K2、K3 與設備類型有關之常數 

𝐾𝐷 水之吸附平衡常數 

N 板數 

𝑁rxn 反應段板數 

𝑄C 冷凝器熱交換之熱傳量 

𝑄R 再沸器熱交換之熱傳量 

R 氣體常數 

Rm 甲醇過量比 

𝑟𝐴 反應速率 

𝑟𝑖 活性係數 

T 溫度 

𝑇1 蒸餾塔塔底出口溫度 

𝑇hi 熱物流之進口溫度 

𝑇ℎ𝑜 熱物流之出口溫度 

𝑈 總熱傳係數 

𝑉 每個板之液體體積 
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𝑉𝑇 蒸餾塔之體積 

w 觸媒重 

𝛼ij、𝛼ji Non-randomness parameters of  NRTL 

𝜏ij、𝜏ji Dimensionless interaction parameters of  NRTL 

𝛽 修正因子 

∆ℎf 乙酸甲酯或丙酸甲酯之莫耳熱 

WHSV Weight hourly space velocity 

𝜏 Contact time 
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附錄 A 總年成本之估算 

設備成本之估算是根據 Chang et al.(2012)所提供之計算方法，化

工廠成本指數(Chemical Engineering Plant Cost Index, CEPCI) 在 2001

年為 397，而在 2015 年 9 月為 550.4，如附錄 B 所示，同時假設每年

操作時間為 8322 小時，板間距為 0.6m，flooding 設定為 80%，塔板

每板之板效率為 50%，蒸餾塔殼與篩板材質為碳鋼。 

1. 塔高之計算 H(m)： 

H=(Nactual-1)(tray spacing)+1.2+1.8 

其中 

Nactual：實際板數 

tray spacting：板間距離，tray spacting =0.6(m) 

 

2. 蒸餾塔體積之計算VT(m
3
): 

VT=
π×D2×H

4
 

其中 

D:蒸餾塔之塔徑(m) 

H:蒸餾塔之塔高(m) 

 

3. 蒸餾塔塔殼之價格計算: 

設備購買費用之計算式: 

log
10
Cp
0=K1+K2log

10
(A)+K3[log

10
(A)]

2
 

其中 
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Cp
0:基本條件之購價(Purchased cost of base condition) 

K1、K2、K3:Constant，如附錄 C 

A:設備參數，此為蒸餾塔體積 

    裸模組成本CBM,1(Bare module cost)計算式： 

CBM,1=β×CBM,1
* ×

CEPCI(2015)

CEPCI(2001)
 

CBM,1
*

=Cp
0
FBM 

FBM=B1+B2FMFp 

其中 

β:修正因子，傳統蒸餾程序之β=1， DWC 塔中間含有一個隔板，故

DWC 之β=1.1 

FBM: 裸模組成本因子 (Bare module cost factor) 

B1、B2:Constant，見附錄 C 

FM: 構造材質因子 (Material of construction fator) ，FM = 1 

Fp:壓力因子(Pressure factor) ，Fp = 1 

CBM,1: 裸模組成本，為塔殼之設備成本 

 

4. 蒸餾塔塔板之價格計算: 

設備購買費用之計算式: 

log
10
Cp
0=K1+K2log

10
(A)+K3[log

10
(A)]

2
 

其中 

Cp
0:基本條件之購價(Purchased cost of base condition) 

K1、K2、K3:Constant，如附錄 C 
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A:設備參數，此為蒸餾塔截面積 

    裸模組成本CBM,2(Bare module cost)計算式： 

CBM,2=CBM,2
* ×

CEPCI(2015)

CEPCI(2001)
 

CBM,2
* =Cp

0NFBMfq 

FBM=B1+B2FMFp 

log
10

𝑓𝑞=0.4771+0.08516log
10
N− 0.3473(log

10
N)

2
 

其中 

FBM: 裸模組成本因子 (Bare module cost factor) 

f
q
:板數參數，適用於板數小於 20 板時，若板數大於或等於 20 板時，

   f
q

= 1 

B1、B2:Constant，如附錄 C 

FM: 構造材質因子 (Material of construction fator) ，FM = 1 

Fp:壓力因子(Pressure factor) ，Fp = 1 

N:板數 

CBM,2: 裸模組成本，為傳統蒸餾塔塔板之設備成本 

 

計算 DWC 成本時，由於隔板左右兩邊板數不同，需個別計算塔

板之價格。由於 DWC 程序採用下隔板式，將塔分成三部分(隔板上

方、隔板左邊、隔板右邊)，隔板上方之截面積(即 DWC 塔之總截面

積)等於隔板左邊的截面積加上隔板右邊的截面積，由於隔板左邊比

隔板上方較易達到 80% flooding，先決定了隔板左邊的塔徑，故可得

DWC 塔之總截面積，先計算出隔板上方之塔板總成本(CBM2,上)，故
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可知每板之塔板價格，接著利用截面積比分別計算出隔板左右邊之塔

板總成本(CBM2,左、CBM2,右)。 

A上 = A左 + A右 

CBM,左=
CBM,上

N上
×
A左

A上
×N左 

CBM,右=
CBM,上

N上
×
A右

A上
×N右 

其中 

CBM2,上、CBM2,左、CBM2,右：分別為隔板上方、隔板左邊及右邊之塔板 

                        的設備成本 

N上、N左、N右：分別為隔板上方、隔板左邊及右邊之塔板數         

A上、A左、A右：分別為隔板上方、隔板左邊及右邊之截面積 

 

5. 冷凝器熱交換面積Ac(m
2
)： 

Ac=
Q
C

U×∆T×F
 

∆T=
(Thi-45)-(Tho-30)

ln [
Thi-45
Tho-30

]
 

其中 

Q
C

:熱交換之熱傳量(W) 

U: 總熱傳係數，U=850( W m2℃⁄ ) 

Thi: 熱物流之進口溫度 (°C) 

Tho: 熱物流之出口溫度 (°C) 



 

116 

F: Correction factor，為一經驗值 0.9 

 

6. 再沸器熱交換面積, AR(m
2
)： 

AR=
Q
R

U×∆T×F
 

其中 

Q
R
: 熱交換之熱傳量(W) 

U: 總熱傳係數，𝑈=1140( W m2℃⁄ ) 

∆T=160-T1(°C) 

T1:塔底出口溫度(°C) 

F：Correction factor，為一經驗值 0.9 

7. 熱交換器之價格計算： 

設備購買費用計算式： 

log
10
Cp
0=K1+K2log

10
(A)+K3[log

10
(A)]

2
 

Cp
0:基本條件之購價(Purchased cost of base condition) 

K1、K2、K3:Constant，如附錄 C 

A:設備參數，此為熱交換面積 

裸模組成本CBM,3(Bare module cost)計算式： 

CBM,3=CBM,3
* ×

CEPCI(2015)

CEPCI(2001)
 

CBM,3
* =Cp

0FBM 

FBM=B1+B2FMFp 

其中 

FBM: 裸模組成本因子 (Bare module cost factor) 
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B1、B2:Constant，如附錄 C 

FM: 構造材質因子 (Material of construction fator) ，FM = 1 

Fp:壓力因子(Pressure factor) ，Fp = 1 

CBM,3: 裸模組成本，為熱交換器之設備成本 

 

8. 蒸汽之價格計算: 

Steam cost($ year⁄ )=13.28( $ GJ⁄ )×
1GJ

109J
×Q

R
(W)×

3600s

1hr
×

8322hr

1year
 

 

9. 冷卻水之價格計算: 

Cooling water cost($ year⁄ )=0.354( $ GJ⁄ )×
1GJ

109J
×𝑄𝐶(W)×

3600s

1hr
×

8322hr

1year
 

10. 觸媒之價格計算: 

Catalyst cost($ year⁄ )=9259.32( $ m3⁄ )×V×0.5×Nrxn 

其中 

V：每板之滯留體積(hold-up)(m
3
) 

Nrxn:反應段板數 

設觸媒壽命為每三個月更換一次 

 

11. 年總成本(Total Annual Cost,TAC)： 

TAC = operating cost + 
capital cost

imin

 + cost due to excess MeOH  

used - value due to extra products generated  

其中 

設備成本(capital cost)=蒸餾塔主體成本+蒸餾塔塔板成本+熱交換器

成本  
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操作成本(operating cost)=冷卻水成本+蒸汽成本+觸媒成本 

𝑖𝑚𝑖𝑛: 設備成本回收最低年限(𝑖𝑚𝑖𝑛=3) 

過量甲醇成本之計算: 

Cost due to excess MeOH used($ year⁄ )=9.42( $ kmol⁄ )× (FMeOH-4500)×
8322hr

1year
 

FMeOH:甲醇進料流量(kmole/hr) 

額外產物價值產生之計算(value due to extra products generated): 

額外乙酸甲酯價值($ year⁄ )=31.06($ kmol⁄ )×(D2-4204.35)×
8322hr

1year
 

   額外丙酸甲酯價值($ year⁄ )=238.52( $ kmol⁄ )× (B2-523.404)×
8322hr

1year
 

D2: C2 塔塔頂出口流量(kmole/hr) 

B2: C2 塔塔底出口流量(kmole/hr) 

 

12. Weight hourly space velocity(WHSV)： 

WHSV=
1

𝜏
=

FMeOH

W
 

其中 

𝜏：滯留時間 

FMeOH：甲醇進料量(kg/hr) 

W：觸媒重(kg) 
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附錄 B 2015 年化工廠成本指數 
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附錄 C 設備成本參數值 

 

 

設備 類型 K1 K2 K3 B1 B2 FM FP 

蒸餾塔塔殼 Vertical vessel 3.4974 0.4485 0.1074 2.25 1.82 1.0 1.0 

蒸餾塔塔板 Sieve 2.9949 0.4465 0.3961 - - - - 

冷凝器 Fixed-tube 4.3247 -0.303 0.1634 1.63 1.66 1.0 1.0 

再沸器 Kettle reboiler 4.4646 -0.5277 0.3955 1.63 1.66 1.0 1.0 

 

 

 

 

 

 

 


