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摘    要 

近年來原油的價格的波動擴大，加上中東地區(如科威特、卡達)

大規模煉油廠的設立，使得非產油國家(尤其是台灣)的石油公司的煉

油利潤相對地減少，於是針對新石油煉製或分離技術的開發，增設

或更新二次加工設備藉以降低煉油操作成本，突破舊有傳統煉產的

瓶頸，擴大生產的彈性，依照市場之產品需求，適時適量地生產，

甚或增產高價值產品，提高公司獲利，已成為很重要的課題。 

煉研所製程組與美國 AMT 公司技術合作，修改高廠五輕組五芳裝

置中因缺少進料而停止操作的重組萃取線，原設計是利用薩弗蘭

(sulfolane)溶劑進行芳香烴之液相-液相萃取的製程，修改後成為萃取

蒸餾製程，經塔槽、設備與管線的修改與一連串辛苦的試爐後，於

99 年 1 月試車成功。 

傳統使用觸媒反應的化工製程，大部份皆先經進行反應之後，再

將產品純化蒸餾分離，目前最先進的新製程技術是將反應與蒸餾分

離結合在同一個塔內之催化蒸餾製程技術，比傳統的製程不僅減少

了設備與場地的投資費用，同時可降低操作的困難度與操作的成

本。加拿大亞伯罕大學化學與材料工程學系之實驗室，其催化蒸餾

技術的研究水準具全世界領先的地位。職有幸獲派前往美國 AMT 公

司與加拿大亞伯罕大學化材系實驗室進行此二項技術進行專題研

究，對個人受益良多，同時整理研究結果成報告書內容提供分享。 
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一、 目的： 
1. 研究萃取蒸餾技術的原理與其現有應用製程的內容 

2. 探討現有應用萃取蒸餾技術製程的優缺點，並學習針對其缺點

改進的策略。 

3. 研習舊製程修改的評估過程與設計之概念 

4. 研習催化蒸餾製程技術原理與應用的製程。 

二、 過程： 
1. 101 年 7 月 9 日 

由小港機場出發，至桃園機場轉機後，直飛美國舊金山，再

轉赴達拉斯。於當地時間 7 月 10 日上午抵達下榻的 Residence 

Inn，稍事休息後，中午即進入 AMT 公司，瞭解萃取蒸餾技術

相關發展情形。 

2. 101 年 7 月 10 日~101 年 7 月 18 日 

於 AMT 公司與技術人員現有應用萃取蒸餾技術製程的優缺

點及其缺點改進的策略。 

3. 101 年 7 月 19 日 

搭機飛離達拉斯，經休士頓轉機飛抵加拿大亞伯罕省愛德蒙

頓市，於當地時間 7 月 19 日夜間抵達。 

4. 101 年 7 月 20 日~101 年 9 月 6 日 

於亞伯罕大學(University of Alberta) 化學與材料工程學系

(Department of Chemical and Materials Engineering)之實驗室，研

習催化蒸餾製程技術原理與應用的製程實例。 

5. 101 年 09 月 07 日~ 09 日 

由愛德蒙頓市搭機經溫哥華轉機至桃園機場，再搭接駁飛機

飛返小港機場。 

三、 心得： 

1. 萃取蒸餾技術 

(1) 原理 

成份沸點接近或是會產生共沸物的混合物，不容易以簡單的

蒸餾方式來進行分離，通常藉由加入高選擇性的溶劑，改變各

種成份的相對揮發度，進而達到分離的目的。 
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(2) 應用萃取蒸餾技術研究 

萃取蒸餾技術的相關研究繁多，在此僅列舉數項： 

I.   A new entrainer for separation of tetrahydrofuran–water 

azeotropic mixture by extractive distillation. 

II.    Application of Extractive Distillation for the Separation 

of Benzene and Cyclohexane Mixture. 

III. Extractive Distillation Column to Separate Isopropyl 

Alcohol from Water. 

IV. Olefin isomer separation by reactive extractive 

distillation: Modelling of vapour–liquid equilibria and 

conceptual design for 1-hexene purification.  

V.   Reducing energy consumption and CO2 emissions in 
extractive distillation.  

VI. Separation of di-n-propyl ether and n-propyl alcohol by 

extractive distillation and pressure-swing distillation.  

VII. Separation of Tetrahydrofuran–Water Azeotropic 

Mixture by Batch Extractive distillation Process.  

VIII. Separation of acetic acid and water by complex extractive 

distillation.  

IX. The Separation of Catechol from Carbofuran Phenol by 

Extractive distillation.  

(3) 現有應用萃取蒸餾技術之商業化製程 

I. 丁二烯分離技術(butadiene recovery technology)  

 

 
 

目前在工業界應用於丁二烯萃取蒸餾製程之溶劑有三種：

ACN、NMP 和 DMF。採用 ACN 當溶劑的公司如 Shell Oil 

Company，但 ACN本身毒性較強，蒸汽壓高且揮發性強，對人
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體傷害較大，在工業上非必要不採用，在此就不詳述。採用

NMP當溶劑的公司如BASF公司，而NMP以10%水溶液操作，

其沸點 128℃，本公司第五丁二烯工場(新三輕更新計劃)即採用

其製程。使用純溶劑 DMF 當溶劑的公司如 Zeon 公司，DMF 之

沸點為 153℃，本公司第一/二/三/四丁二烯工場即採用 DMF

為溶劑之製程。 

(I) BASF 公司製程(註 1) 

採用 N-甲基四氫吡喀酮(n-Methyl-2-pyrrolidone，簡稱 NMP)

為溶劑， NMP 本身具有低毒性，操作溫度下不會分解，聚合

物生成少等優點。操作時汽提之能耗較低；對丁二烯溶解力

高，可使用較少溶劑循環使用量，減少溶劑成本及能耗；較低

蒸汽壓，溶劑不易揮發，則人體不易吸入引起危害；另外低毒

性，對碳鋼不具有腐蝕性，提高溶劑操作之安全性。 

 

 

 
表 1 BASF 公司製程之優點與進料、產品規範 

 

加入高選擇性的 NMP 溶劑中，改變各種成份的相對揮發

度。混合四碳烴進料在溶劑存在之下，非丁二烯類的相對揮發

度會被調整；經由兩段萃取蒸餾，使得丁烷/丁烯等成份可以類
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似傳統蒸餾般，於一級萃取蒸餾被提純到主洗滌塔頂；粗丁二

烯產品則經二級萃取蒸餾由後洗滌塔塔頂取出；而 EA/VA等重

成份則由脫氣塔汽提取出。BASF 萃取製程的一般流程示意圖

如下（圖 1），由主洗滌塔、精餾塔、後洗滌塔、脫氣塔及相關

設備所組成。  

 

 

圖 1 BASF 丁二烯萃取流程圖 

 

四碳烴進料進料先汽化後，進入主洗滌塔底部，貧溶劑由塔

的較頂部進入，第一次選擇性的萃取丁二烯到塔的底部；丁烷/

丁烯等輕成份將自由塔頂離去經冷凝後，當萃餘油產品送出，

而其中一部分萃餘油則被送回塔頂當回流，把夾帶上來的 NMP

溶劑洗回去。  

主洗滌塔底部的富溶劑被送到精餾塔，精餾塔頂部氣體則再

送回主洗滌塔底部；一股含丁二烯和少量炔類化合物由精餾塔

側取出，送至後洗滌塔；底部富溶劑則送至脫氣塔脫氣純化。 

含丁二烯和少量炔類化合物自精餾塔側提出，進入後洗滌塔

底部，第二次選擇性的萃取 C4 炔類到塔的底部，再送回到精

餾塔下層的頂部；粗丁二烯由後洗滌塔頂部冷凝後，送至傳統

蒸餾系統進一步分離純化，部分粗丁二烯會泵回後洗滌塔頂部

分餾盤當回流，用於洗去粗丁二烯產品中的 NMP 溶劑。 

精餾塔底部富溶劑經預熱後進入脫氣塔脫氣，脫氣後的貧溶

劑經一系列的換熱器回收熱源後，再冷卻循環回主洗滌塔及後

洗滌塔；脫氣塔頂部氣體經冷卻塔冷卻再經循環氣體壓縮機壓



 8 

縮後，當精餾塔底部汽提蒸汽；二級萃取出的四碳炔類由脫氣

塔以側提取出經後續處理後，依各副產品特性分流送出。溶劑

再生塔用來連續處理一小部分的循環溶劑，從含聚合物及化學

添加劑的溶劑中將溶劑提純出來，再每隔一段時間將濃縮的溶

劑由塔底排放。粗丁二烯產品進一步的經丙炔塔及丁二烯塔兩

蒸餾程序，生產高純度 1,3-丁二烯產品（圖 2）。 

 

 

圖 2 傳統蒸餾系統圖 

 

(II) Zeon 公司製程 

採用二甲基甲醯胺 (Di-Methyl-Formamide，簡稱 DMF)為溶

劑，本公司二/三/四/五輕即使用 DMF 為溶劑。其製程的優點

為有寬廣的進料容許範圍，操作週期長達 2～4 年-這點值得討

論，以五輕組第四丁二烯工場為例，自民國 83年開爐以來，通

常操作週期不足 1.5年，最短的不到 1年，最長的操作週期為 3

年，而且是在煉研所人員協助嚴密監控與添加聚合抑制劑的情

況下才達成。然而在過去近 17年的操作中，是否因為長期系統

中聚合抑制劑的劑量不足，使得操作週期縮短？還是其他操作

細節未掌握？甚或該製程的特性本來就達不到 4 年？又因現行

台灣勞檢法令的規定(最長只允許連續操作 3 年)，而無法確

知。 

其製程亦為經過兩級的萃取蒸餾後送精餾塔提純，與上述



 9 

BASF 公司製程大同小異，不再贅述，製程簡圖見圖 3。產品的

純度丁二烯為 99.6%以上；Total acetylene 為 20PPM 以下。該

製程被廣範商業化使用，在全世界有 19 個國家，共有 49 工廠

採用Zeon 丁二烯回收製程，包含台灣 7座與中國大陸 7座，詳

細數目可見圖 4 全球應用 Zeon 丁二烯回收製程之商業化圖。 

 

 
表 2 各成份的沸點在 DMF 之溶解度 

 

 

圖 3 Zeon 丁二烯回收流程圖 
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圖 4 全球應用 Zeon 丁二烯回收製程之商業化圖 

 

II. 無水酒精汽油技術(Separation of ethanol and water) 

人類製酒的技術已有數千年的歷史，由澱粉經生物菌種發

酵產生酒精，但其酒精純度僅約 10%左右。因為水與乙醇會產生

共沸物，即使經過簡單蒸餾後，純度僅最高達到 80%左右，因含

水量過高會使引擎熄火，而無法作為燃料使用。2008 年，國際原

油的價格因人為炒作的因素，一路飆昇至接近 148 元美金／桶，

於是發展非石油產製的能源包含太陽能、風能、生質柴油與生質

汽油等，變得十分重要，本公司煉研所製程組同仁亦發展出無水

酒精汽油的製程。生產無水酒精汽油的方法，是利用甘油

(glycerol)當溶劑以萃取蒸餾技術分離酒精與水，無水酒精汽油萃

取蒸餾塔簡圖可見圖 5。其酒精產品的純度達到 99.6%以上，可當

燃料使用。目前本公司有部份加油站供應添加 2%生質汽油的 E2

汽油。 

 

圖 5 無水酒精汽油萃取蒸餾塔圖 

http://www.scielo.br/scielo.php?pid=S0104-66322008000100021&script=sci_arttext
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無水酒精汽油製程簡要可分為萃取蒸餾塔與溶劑回收塔，

萃取蒸餾塔頂部產品 D1 為無水酒精，底部流體 B1 則是富溶劑

(水與溶劑)，再送入溶劑回收塔，將水與溶劑分離，溶劑回收塔

頂部產品 D2 是水，底部流體 B2 則是純溶劑。圖 6 是無水酒精汽

油製程簡圖。 

 

 

圖 6 無水酒精汽油製程簡圖 

III.芳香烴分離技術(Aromatics Recovery technology)  

目前大部分已商業化之萃取蒸餾技術，僅限應用於苯的提

純或苯與甲苯在裂解汽油、重組油或煤焦油中分離，即先經過預

蒸餾塔分離取出 C6或 C6與 C7等成分後，再進入萃取蒸餾塔進行

分離。其應用於苯提純之萃取蒸餾製程與萃取蒸餾塔簡圖，可見

圖 7 與圖 8。 

 

圖 7 應用於苯提純之萃取蒸餾製程簡圖 
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圖 8 應用於苯提純之萃取蒸餾塔圖 

 

目前有大陸中石化公司(China Petrochemical Technology 

Company)與台塑公司採用其相關技術。 

 

 

圖 9 大陸中石化公司之萃取蒸餾塔圖 

 

(4) 芳香烴分離技術改進的策略 

針對苯、甲苯與二甲苯全範圍的萃取蒸餾技術發展，為美

國 GTC 公司及 AMT 公司(與本公司煉研所製程組合作，以下簡

略)，但有商業運轉成功實例僅有AMT公司。根據AMT公司的研

究，已發展出許多相關應用於苯、甲苯與二甲苯等芳香烴的分離

技術，基於商業保密的原則，以下舉出其中 3 個已獲得美國專利

的製程來說明： 



 13 

I.  Energy efficient and throughput enhancing extractive 

process for aromatics recovery；專利號碼:7879225。 

圖 10-1 為原始液液萃取的製程圖，主要包括液液萃取塔

(LLE)、水洗塔(WWC)、汽提塔(ESC)、溶劑回收塔(SRC)與溶

劑再生塔(SRG)五座設備。圖 10-2 是經過修改的萃取蒸餾塔製

程，與原始製程的不同點是將汽提塔改為萃取蒸餾塔(EDC)。

圖 10-3所示，是以圖 10-2中萃取蒸餾製程為藍圖，經過再次修

改後的製程，與圖 10-2 製程的不同點是將溶劑再生塔取消，改

以磁石過濾器替代其功能。 

 

圖 10-1 舊液液萃取製程圖 
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圖 10-2 專利編號 7879225 之萃取蒸餾塔製程圖-1 
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圖 10-3 專利編號 7879225 之萃取蒸餾塔製程圖-2 
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II. Extractive distillation processes using water-soluble 

extractive solvents；專利號碼:7871514。 

圖 11-1 為新萃取蒸餾製程圖，主要包括萃取蒸餾塔(EDC)、

水洗塔 (WD)、溶劑回收塔 (SRC)與溶劑再生塔 (SRG)四座設

備。圖 11-2 是經過修改的萃取蒸餾塔製程，與圖 11-1 製程的

不同點是將萃取蒸餾塔 (EDC2) 頂部萃餘油送進水洗塔

(WWC2)，同時將溶劑再生塔取消，以水洗塔(WWC3)替代其功

能。圖 11-3 所示，與圖 11-2 製程的不同點是合併水洗塔

(WWC2)與(WWC3)成一個水洗塔(WWC4)。圖 11-4與圖 11-5中

製程則保留溶劑再生塔(SR2)與(SR3)，但增減管線 109。圖 11-6

水洗塔(WWC7)替代溶劑再生。 

 

圖 11-1 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-1 
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圖 11-2 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-2 
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圖 11-3 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-3 
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圖 11-4 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-4 
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圖 11-5 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-5 
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圖 11-6 專利編號 7871514 之萃取蒸餾塔製程圖-6 
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III. Extractive distillation processes for recovering aromatics 

from petroleum streams；專利號碼:7666299。 

圖 12-1 為新萃取蒸餾製程圖，主要包括萃取蒸餾塔(EDC)、

溶劑回收塔(SRC)與溶劑再生塔(SRG)三座設備。圖 12-2 是經

過修改的萃取蒸餾塔製程，與圖 12-1 製程的不同點是增加溶劑

水洗塔(SWC)。圖 12-3 與圖 12-1 製程的不同點是水溶劑水洗塔

洗塔(SWC)替代溶劑再生。 

 

圖 12-1 專利編號 7666299 之萃取蒸餾塔製程圖-1 
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圖 12-2 專利編號 7666299 之萃取蒸餾塔製程圖-2 
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圖 12-3 專利編號 7666299 之萃取蒸餾塔製程圖-3 
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(5)舊製程修改的評估過程與設計之概念 

製程修改評估的要件(The Element of a process Design 

Package)，“A” Package of UOP is the industry standard for the 

components of a process design. It consists of: 

 A process description. 

 A overall unit material balance listing feeds and products. 

 A process flowsheet showing major control loops. 

 A listing of the major process streams. This listing is the 

keyed to the process and utility line. 

 A line list giving the design viscosity, specific gravity, 

temperature, pressure, flow rate of every process and 

utility line in molecular weight and mass per hour. 

 Heat exchanger data sheets. 

 A listing of pumps giving the volume to be pumped, the 

vapor pressure of the fluid and its specific gravity and 

viscosity. 

 Fired heater data sheets, including vaporization curves. 

 Vessel sketches showing all nozzle locations. 

 Tray data sheets for fractionation towers. 

 Compressor data showing suction and discharge 

conditions. 

2. 催化蒸餾技術 

(1) 原理 

催化蒸餾技術亦可稱為反應蒸餾技術，是將反應與蒸

餾分離結合在同一個操作單元中，反應的類別包含非均勻相

觸媒反應(heterogeneous catalysis reactions)、均勻相觸媒反應

(homogeneous catalysis reactions)與非觸媒性的熱反應(thermal 

(non-catalyst) reactions)。 

(2) 催化蒸餾技術三大優點(Triple P： Profit, Planet, 

People) 

I.   利潤(Profit) 

比傳統的製程不僅減少了設備場地的投資費用、降低

操作的能耗與成本約 15%~80%。例如加氫反應有以下的優

點： 

(I) 較低的氫氣設備費用-因為不需要氫氣循環壓縮機。 

(II) 較低的換熱器設備費用-因為熱整合後，減少換熱器
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的數量。 
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圖 13 加氫催化蒸餾技術製程圖 

 

 

圖 14 催化蒸餾塔盤觸媒圖 

 
圖15傳統加氫脫硫製程 
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圖 16 應用催化蒸餾技術之加氫脫硫製程及其優點 

 

(III) 較低的管線與設備費用-因為氫氣的操作壓力降低，

管線與設備材料的耐壓程度降低，相對設備費用也

減少。 

(IV) 較低的進料成本-因為產品在較低的操作溫度有較高

的選擇性。 

(V) 較長的觸媒操作週期-因為乾淨的迴流與聚合物生成

時會進入塔底非反應區。 

II. 環境(Planet) 

減少了設備的數目與連接管線，同時降低氣體的逸

散：節省單位操作能耗，即產生二氧化碳的數量也會降低。 

III. 社會的接受程度(People) 

由於催化蒸餾技術將反應時產生的熱量，轉變成蒸餾
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塔加熱生成物所使用，反應產生的熱量越高，蒸發的速度越

快，反應區的溫度變化很小，如此一來，大大地減少傳統反

應器操作時容易發生溫度過高的脫韁情況(runaway)。代表催

化蒸餾技術的操作安全比傳統製程高，安全性高，較容易被

社會接受。 

 (3)現有應用催化蒸餾技術之商業化製程 

根據文獻的內容記錄，在 2006 年 CDTECH 公司商業化

的催化蒸餾技術已有 146 個製程，包含醚化、氫化、加氫脫

硫等製程，仍陸續增加中，見表 2與表 3。Katapak 公司商業

化的催化蒸餾技術見表 4。 

 

表 2  CDTECH 公司催化蒸餾技術種類 
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表 3  CDTECH 公司已商業化的催化蒸餾技術製程 
 

 

 

 

表 4  Katapak 公司已商業化的催化蒸餾技術製程 
 

 

(4) 催化蒸餾技術製程之實例研究 

I.  二甲基醚(Dimethyl Ether)的生產 

(I) 背景說明：在甲醇轉化成汽油或烯烴的過程中，二甲

基醚是重要的中間產品，其物理性質與液化石

油氣接近，單位重量熱值比甲醇高，氣態體積

熱值比甲烷高，辛烷值介於50~60，較一般柴

油成份高且不含硫份，非常適合當作引擎的燃

料或燃料添加劑。近年來，被當作醋酸與其醚  

類的原料、燃料電池的氫氣來源、冷媒及化妝

品的噴霧劑等。 

(II) 反應動力式：基本上為甲醇轉化成二甲基醚，反應式

如下； 
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反應速率式： 

 

 

 

 

Arrhenius 圖線性表示式(見圖17)所示，k0 數值為4.72 

m
3
/kgcat.s，Ea  數值為51.7 kJ/mol。 

 

 
圖 17 水與甲醇吸附平衡常數比值及 Arrhenius 圖溫度關圖 
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觸媒是採用酸性氧化觸媒或是酸性離子樹脂，如Amberlyst 

35， 其觸媒的特性與其他觸媒比較如下表5和表6。 

 

 
表5 Amberlyst 35 觸媒特性 

 
表6 Amberlyst 35 觸媒特性與其他觸媒比較 
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表7 Aspen Plus催化蒸餾塔模擬條件 

 

(III) 催化蒸餾模式：以Aspen Plus模擬軟體建立催化蒸餾

塔如圖18，詳細模擬條件見表7。 

 

 

 
圖 18 甲醇轉化二甲基醚催化蒸餾塔圖 

 

(IV) 結果：以Aspen Plus模擬軟體所得到結果，如催

化蒸餾塔中二甲基醚的濃度、甲醇進料位置與

二甲基醚的濃度、催化蒸餾塔溫度及壓力之相

關、二甲基醚產品濃度與塔壓、二甲基醚產品

濃度與回流比之相關圖、塔中液或氣體組成與

溫度圖，見圖19~25，其中圖24與25顯示二甲

基醚在塔頂的成分接近1，而水則反之，頂部
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溫度約為320K，塔底約為450K。 

 

 
圖 19 催化蒸餾塔中二甲基醚的濃度與總板數圖 

 

 
圖 20 甲醇進料位置與二甲基醚的濃度相關圖 
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圖 21 催化蒸餾塔溫度及壓力之相關圖 

 

圖 22 二甲基醚產品濃度與塔壓之相關圖 
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圖 23 二甲基醚產品濃度與回流比之相關圖 

 

 

 

 

圖 24 塔中液體組成與溫度圖 
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圖 25 塔中氣體組成與溫度圖 

 

II. 轉酯化反應(Transesterification)  

(I)原理：所謂轉酯化反應是指油脂(RCOOR”)與醇類

（R’OH）在某一比例下混合、反應，產製出另

外一種酯類(RCOOR’）之過程(圖26）。以產製

生質柴油之油脂原料為例，其最主要之成份為

三酸甘油酯，當三酸甘油酯與高純度之甲醇進

行轉酯化反應後，即生成脂肪酸甲酯(Fatty 

Acid Methyl Esters；FAME)，也就是所謂之生

質柴油(Biodiesel)，還有甘油(副產物）。如圖27 

所示。 

轉酯化反應為一可逆過程(Reversible process) 

(Freedman et al., 1986; Schwab et al., 1987），過

程中，三酸甘油酯(TG)先與甲醇反應生成二酸

甘油酯與第一個脂肪酸甲酯(FAME)，接著二

酸甘油酯(DG)再與甲醇反應生成單酸甘油酯

(MG)與第二個脂肪酸甲酯，最後，單酸甘油酯

再與甲醇反應生成最後一個脂肪酸甲酯與副產

品甘油(圖28)，即1 莫耳(Moles)之三酸甘油酯

與3 莫耳之甲醇反應會産生3 莫耳之脂肪酸甲
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酯與甘油。然而在實務上為了使反應得以完

成，加入之甲醇量往往得超過理論值。 

 

 

 
圖 26 轉酯化反應 

 

 

 

圖 27 三酸甘油酯與甲醇反應之轉酯化反應 

 

 

 
 

圖28 三酸甘油酯與醇轉酯化反應生成脂肪酸甲酯

與甘油之過程（Freedman, 1986） 

 

(II) 利用萃取催化蒸餾技術製造丁基酯(Butyl Acetate) 

i 背景說明：聚乙烯醇(Poly vinyl alcohol, PVA)是

一個水溶性的樹脂，廣泛的應用在黏著劑，

市場上需求在1992年到1998年之間每年都有
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接近2%的成長，且市場的前景看好。而聚乙

烯醇的製造是利用醋酸乙烯酯來進行聚合反

應或是由聚醋酸乙烯酯(poly vinyl acetate)水解

生成，水解反應時會有副產品甲基酯(methyl 

acetate, MeAc)產生，產生的量為每噸聚乙烯

醇產品約有1.68噸的甲基酯，通常甲基酯是溶

在甲醇中，如MM20溶液是30 wt % 甲基酯。

在過去此類溶液可當溶劑販售，但是因為法

律對有機物質的限制，使得市場逐漸萎縮，

故而須找到適當的去化方式。使用水或乙二

醇(ethylene glycol )當溶劑，利用共沸蒸餾塔

將MM20溶液成為MM80(80 wt % MeAc)，再

通過離子交換樹脂萃取催化蒸餾塔(reactive 

and extractive distillation, RED)，在將MM80與

正丁醇(n- butanol, Bu-OH)反應成丁基酯

(BUAC)與甲醇，丁基酯在商業上的用途已逐

漸增加，而甲醇在聚乙烯醇製造中可被再次

利用。 

ii 反應動力式：基本上為甲基酯加正丁醇轉化成丁

基酯加甲醇，反應式如下； 

 

 
 

 
 

iii 萃取催化蒸餾模式：圖29是說明典型的萃取催化

蒸餾塔，生產丁基酯的製程組圖如圖30，其

中T-100是共沸蒸餾塔，利用水與甲醇的共沸

特性，移去MM20進料中部分的甲醇，提高甲

基酯的濃度成為MM80；T-200是萃取催化蒸

餾塔，兼具反應蒸餾與萃取蒸餾的功能，萃

取的溶劑是鄰位-二甲苯(o-xylene) ；T-300為

溶劑回收塔；T-400是丁基酯的提純塔。各塔

操作模擬條件見表8與表9。 
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圖 29 典型的萃取催化蒸餾塔圖  

 

 
圖 30 生產丁基酯的製程  
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表8 Aspen Plus萃取催化蒸餾塔模擬條件 

 

 
 

表9 Aspen Plus T100/T300/T400塔模擬條件 

 

iv 結果：以Aspen Plus模擬軟體所得到結果，如萃取

催化蒸餾塔T-200中丁基醇與甲基酯轉酯化的

濃度、萃取催化蒸餾塔中產品濃度與回流比、

提純塔的進料位置與再沸器熱負荷、溶劑回收

塔的回收率再沸器熱負荷之關係、T-400提純

塔的BuAc回流與再沸器熱負荷之關係，見圖

31~36。 
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圖 31 萃取催化蒸餾塔 T-200 中丁基醇與甲基酯轉酯化的濃度圖 

(塔壓為 101.3kPa) 

 

圖 32 萃取催化蒸餾塔中產品濃度與回流比之相關圖 

 



 43 

 
 

圖 33 萃取催化蒸餾塔中各成分的濃度圖 

 

圖 34 T-400 提純塔的進料位置與再沸器 

加冷凝器熱負荷相關圖 
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圖 35 T-300 溶劑回收塔的回收率與再沸器 

加冷凝器熱負荷相關圖 

  
 

圖 36 由 T-400 提純塔的 BuAc回流與再沸器 

加冷凝器熱負荷相關圖 
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四、 建議 

1. 一個完整製程技術的開發過程，須耗費數年的時間，投注許

多資金與人力，而藉由此次的訓練與研習，可以清楚的了解

新製程技術的開發過程的核心步驟，包括對製程技術原理的

了解、現有製程缺陷的改進策略、舊有製程修改的評估與設

計、新適用成分與分離技術的選擇、新建工場製程設計等階

段。最後再結合現場操作經驗，配合製程修改施工的安全與

正確性，順利進行實際試車生產，針對試車的瓶頸或問題再

予以修正，藉以讓製程技術更臻完整。 

2. 固然對於缺少石油蘊藏的台灣而言，原油的購置成本是最關

鍵的因素，石油公司要獲利，必須將原油的煉製成本降低，

再由中下游石油衍生產品獲利。萃取蒸餾與催化蒸餾技術是

節能的設計，應用於工場操作可節約可觀的操作成本，發展

相關節能技術，對公司的獲利亦是十分重要。 
 

五、 備註 

註 1 陳維德，李明禮，C10003660_1_三輕更新投資計畫 GTC 

BTX 出國報告書， 100 年 11 月 4 日 

 
 

  


