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摘要:以己二酸二甲酯催化加氢产物为分离对象ꎬ设计了 ３ 塔连续精馏工艺ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对精馏过程进行了模

拟计算ꎮ 采用 ＤＳＴＷＵ 模块进行简捷计算、ＲＡＤＦＲＡＣ 模块进行严格计算ꎬ对回流比、理论塔板数、进料位置进行了优化ꎮ 结果
显示ꎬ塔 Ｂ１、塔 Ｂ２、塔 Ｂ３ 的理论塔板数分别为 １７、２８、１１ꎻ回流比分别为 ０􀆰 ４７、０􀆰 ９４、１􀆰 ７３ꎻ最佳进料位置分别在 １０、１８、７ 块塔
板ꎮ 产品中甲醇、正丁醇、２－甲基环戊醇和 １ꎬ６－己二醇的质量分数分别为 ９９􀆰 ９％、９９􀆰 ５％、９５􀆰 ０％、９９􀆰 ５％ꎮ
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ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 １ꎬ６－己二醇(ＨＤＯ)是一种重要的化工原料中

间体ꎬ主要用于生产高品质聚氨酯弹性树脂、聚碳酸

酯、聚酯型增塑剂、紫外光固化涂料、医药中间体以

及食品添加剂等诸多领域[１－２]ꎮ ＨＤＯ 具有无腐蚀、
环境友好等特点ꎬ其应用日益广泛ꎬ在有机合成领域

具有重要的地位ꎮ
目前国际上较为成熟的 ＨＤＯ 生产方法是己二

酸二甲酯催化加氢法ꎮ 近年来本实验室采用自制的

催化剂ꎬ以正丁醇为溶剂ꎬ对己二酸二甲酯催化加氢

制备 ＨＤＯ 取得了重要的进展ꎮ 在反应产物中含有

甲醇、ＨＤＯ、正丁醇和副产物 ２－甲基环戊醇ꎮ 目标

产物 ＨＤＯ 的纯度对其品质有重要的影响ꎬ副产物

２－甲基环戊醇具有较高的价值ꎬ正丁醇作为反应溶

剂需要重复利用ꎬ因此研究产物中各种物质的分离

具有重要的意义ꎮ 诸多学者对己二酸二甲酯催化加

氢产物的精馏分离进行了大量的研究ꎬ并取得了一

系列的成果[３－７]ꎬ但之前的研究中未发现采用正丁

醇作溶剂的报道ꎬ因此ꎬ对以正丁醇作溶剂的反应产

物进行精馏分离研究具有重要的工业价值ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 是具有强大模拟与优化功能的软

件ꎬ广泛应用于化工设计和工艺开发ꎬ对化工工艺设

计和生产具有重要的指导作用ꎮ 本文中针对己二酸

二甲酯催化加氢产物精馏过程ꎬ采用 ＤＳＴＷＵ 模块

进行简捷计算ꎬ采用 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块进行严格计算ꎬ
确定较佳的工艺参数ꎮ

１　 原料的来源和组成

待分离的混合物是以己二酸二甲酯为原料ꎬ正
丁醇为溶剂ꎬ在自制的 Ｃｕ－Ｚｎ－Ａｌ 催化剂的作用下ꎬ
利用固定床反应器在 ２４５℃ꎬ反应压力 ６ ＭＰａꎬ气体

空速 ４ ８００ ｈ－１条件下的反应产物ꎮ 采用气相色谱

(天美 ＧＣ７８９０)对产物进行分析ꎮ 气相色谱条件

为: ＦＩＤ 检测器ꎬ 柱箱温度 １８０℃ꎬ 检测器温 度

２２０℃ꎬ气化室温度 ２２０℃ꎮ 反应产物组成见表 １ꎮ
表 １　 反应产物组成

分子式 名称 质量分数 / ％
ＣＨ４Ｏ 甲醇 １２
Ｃ４Ｈ１０Ｏ 正丁醇 ２８
Ｃ６Ｈ１４Ｏ２ １ꎬ６－己二醇 ５５
Ｃ６Ｈ１２Ｏ ２－甲基环戊醇 ５
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２　 精馏工艺流程设计

精馏工艺流程如图 １ 所示ꎬ其中 Ｂ１ 为甲醇塔ꎬ
Ｂ２ 为正丁醇塔ꎬＢ３ 为 １ꎬ６－己二醇(目标产品)塔ꎬ
采用液体进料ꎬ进料温度为 ２０℃ꎬ压力为 １０１ ｋＰａꎬ
原料进料量为 １００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ 塔顶使用全凝器进行

冷凝ꎮ

图 １　 三塔精馏工艺流程

３　 基于 ＤＳＴＷＵ 模块的工艺参数简捷计算

由于未见到有关该混合物精馏系统工艺参数的

报道ꎬ因此需要先进行简捷计算ꎬ为严格计算提供最

小回流比、理论塔板数等初值ꎮ ＤＳＴＷＵ 模块[８－９] 可

以用于精馏塔的简捷计算ꎬ根据物料组成、进料温

度、分离要求计算最小理论塔板数、最小回流比等ꎬ
可为严格计算提供合适的初值ꎮ
３􀆰 １　 物性方法的选择

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 进行模拟计算ꎬ物性集的选择

是准确计算的基础ꎮ 由于待分离体系属于极性非理

想溶液ꎬ气相中无缔合现象ꎬ因此物性计算采用

ＮＲＴＬ 方程[１０－１１]ꎮ 根据组分沸点的差异ꎬ拟定 ３ 个

塔的轻、重关键组分及轻组分的质量回收率ꎬ结果列

于表 ２ꎮ
表 ２　 拟定各塔轻、重关键组分及轻组分质量回收率

塔 轻关键组分 轻关键组分质量回收率 / ％ 重关键组分

Ｂ１ 甲醇 ９９􀆰 ５ 正丁醇

Ｂ２ 正丁醇 ９９􀆰 ５ ２－甲基环戊醇

Ｂ３ ２－甲基环戊醇 ９９􀆰 ５ １ꎬ６－己二醇

３􀆰 ２　 理论塔板数对回流比的影响

根据进料状态和目标产品回收率计算得到理论

塔板数和回流比ꎮ 如图 ２(ａ)所示ꎬ为塔 Ｂ１ 理论塔

板数与回流比的关系ꎬ随着理论板数的增加ꎬ回流比

逐渐减小ꎬ当理论板数大于 １７ꎬ回流比几乎不变ꎬ因
此选择塔板数为 １７ꎬ进而确定进料塔板和 Ｄ / Ｆꎮ 采

用相同的方法确定塔 Ｂ２ 和 Ｂ３ 的相关参数ꎮ 简捷

计算结果列于表 ３ꎮ

(ａ)塔 Ｂ１ (ｂ)塔 Ｂ２

(ｃ)塔 Ｂ３

图 ２　 各塔理论塔板数对回流比的影响

表 ３　 简捷计算结果

塔 回流比 塔板数 进料塔板 Ｄ / Ｆ

Ｂ１ ０􀆰 ４７ １７ １０ ０􀆰 ２９４３

Ｂ２ ０􀆰 ９４ ２８ １８ ０􀆰 ４２１９

Ｂ３ ０􀆰 ５８ １１ ７ ０􀆰 １００５

４　 基于 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块的工艺参数严格

计算

　 　 ＤＳＴＷＵ 模块计算精度不高[１２]ꎬ因此需要进行

严格计算ꎬ从而对参数进行优化ꎮ ＲＡＤＦＲＡＣ 模

块[１３]常用于精馏塔的严格计算ꎬ该模块适用于多种

物系的模拟计算ꎮ 以简捷设计模块所得结果作为严

格计算模块的初始值进行计算ꎬ模拟结果与简捷计

算有较大差异(如表 ４)ꎮ ２－甲基环戊醇在采用简捷

设计模块计算得到的质量分数是 ０􀆰 ９５０ꎬ而采用严

格计算模块计算结果为 ０􀆰 ７３１ꎬ因此需要对参数进

行优化ꎮ
表 ４　 塔 Ｂ３ 塔顶产品简捷计算和严格计算比较

简捷计算 严格计算

质量流量(ｋｇ􀅰ｈ－１) ３８７􀆰 １７２ ４７６􀆰 ５７７

甲醇质量分数 痕量 痕量

正丁醇质量分数 ０􀆰 ０４１ ０􀆰 ０３４

２－甲基环戊醇质量分数 ０􀆰 ９５０ ０􀆰 ７３１

１ꎬ６－己二醇质量分数 ０􀆰 ００９ ０􀆰 ２３５

通过 Ｄｅｓｉｇｎ Ｓｐｅｃｓ 来规定各塔的操作要求ꎬ可
通过调节回流比以及塔顶产品与进料的流量比(Ｄ /
Ｆ)来控制产品的质量ꎮ 设定塔 Ｂ３ 中 ２－甲基环戊
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醇的质量分数为 ０􀆰 ９５０ꎬ回收率为 ０􀆰 ９５０ꎬ调节 Ｄ / Ｆ
的变化范围为 ０􀆰 ０１０ ~ １􀆰 ０００ꎬ回流比变化范围为

０􀆰 ０１~１０􀆰 ００ꎮ 模拟结果显示ꎬＤ / Ｆ 为 ０􀆰 ０９６ꎬ回流比

为 １􀆰 ７３ꎮ 通过 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块进行计算ꎬ最终得到

３ 塔连续精馏工艺参数见表 ５ꎬ各塔内气相组成分布

见图 ３ꎮ 得到甲醇、正丁醇、２－甲基环戊醇和 １ꎬ６－
己二醇的质量分数分别为 ９９􀆰 ９％、９９􀆰 ５％、９５􀆰 ０％
和 ９９􀆰 ５％ꎮ

表 ５　 ３ 塔连续精馏工艺参数

参数 进料

塔 Ｂ１ 塔 Ｂ２ 塔 Ｂ３

Ｎ＝ １７
塔顶

Ｒ＝ ０􀆰 ４７
塔釜

Ｎ＝ ２８
塔顶

Ｒ＝ ０􀆰 ９４
塔釜

Ｎ＝ １１
塔顶

Ｒ＝ １􀆰 ７３
塔釜

温度 / ℃ ２０ ６４􀆰 ５ １４１􀆰 ９ １１０􀆰 ７ ２１６􀆰 １ １２６􀆰 ８ ２３３􀆰 ８

热负荷 / ｋＷ 　 －４２２􀆰 ６７ １０８６􀆰 ８９ －７０５􀆰 ６７ ９２１􀆰 ０９ －１２５􀆰 ５２ １６８􀆰 ２９

甲醇 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９４６􀆰 ６８ ９４２􀆰 ９７ ３􀆰 ７１ ３􀆰 ７１ 痕量 痕量 痕量

正丁醇 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２０８􀆰 ９２ ０􀆰 ０６８ ２２０８􀆰 ８５ ２１９２􀆰 ９３ １５􀆰 ９３ １５􀆰 ９３ <０􀆰 ０１

２－甲基环戊醇 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３９４􀆰 ４５ 痕量 ３９４􀆰 ４５ ７􀆰 ２８ ３８７􀆰 １７ ３６７􀆰 ８１ １９􀆰 ３６

１ꎬ６－己二醇 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４３３８􀆰 ９６ 痕量 ４３３８􀆰 ９６ 痕量 ４３３８􀆰 ９６ ３􀆰 ４３ ４３３５􀆰 ５２

(ａ)塔 Ｂ１

　 　 　

(ｂ)塔 Ｂ２

　 　 　

(ｃ)塔 Ｂ３

１—甲醇ꎻ２—正丁醇ꎻ３—２－甲基环戊醇ꎻ４—１ꎬ６－己二醇

图 ３　 各塔气相组成分布

５　 结语

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对己二酸二甲酯催化加氢

制备 １ꎬ６－己二醇产物精馏分离工艺进行了模拟计

算ꎮ 通过 ＤＳＴＷＵ 模块简捷计算、ＲＡＤＦＲＡＣ 模块严

格计算ꎬ并通过 Ｄｅｓｉｇｎ Ｓｐｅｃｓ 来规定塔的操作要求ꎬ
采用 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块进行设计计算ꎬ得到了满足分

离要求的工艺参数ꎬ可为精馏塔设计和精馏操作提

供参考ꎮ

参考文献

[１] Ｓｉｌｖａ Ａ ＭꎬＭｏｒａｌｅｓ Ｍ ＡꎬＢａｇｇｉｏ￣Ｓａｉｔｏｖｉｔｃｈ Ｅ Ｍꎬｅｔ ａｌ.Ｓｅｌｅｃｔｉｖｅ ｈｙ￣

ｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｉｍｅｔｈｙｌ ａｄｉｐａｔｅ ｏｎ ｔｉｔａｎｉａ￣ｓｕｐｐｏｒｔｅｄ ＲｕＳｎ ｃａｔａｌｙｓｔｓ

[Ｊ] .Ａｐｐｌｉｅｄ Ｃａｔａｌｙｓｉｓ Ａ Ｇｅｎｅｒａｌꎬ２００９ꎬ３５３(１):１０１－１０６.

[２] Ｊｉａｎｇ Ｈ ＢꎬＪｉａｎｇ Ｈ ＪꎬＳｕ Ｋꎬ ｅｔ ａｌ. Ａ Ｒｕ￣Ｓｎ￣Ｃｏ / ＡｌＯ( ＯＨ) ａｓ ａ

ｈｉｇｈｌｙ ｅｆｆｉｃｉｅｎｔ ｃａｔａｌｙｓｔ ｆｏｒ ｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｉｍｅｔｈｙｌ ａｄｉｐａｔｅ ｔｏ １ꎬ

６￣ｈｅｘａｎｏｄｉｏｌ ｉｎ ａｑｕｅｏｕｓ ｐｈａｓｅ[ Ｊ] .Ａｐｐｌｉｅｄ Ｃａｔａｌｙｓｉｓ Ａ Ｇｅｎｅｒａｌꎬ

２０１２ꎬ４４７ / ４４８(２４):１６４－１７０.

[３] 石鸣彦ꎬ程光剑ꎬ翟国栋ꎬ等.１ꎬ６－己二醇精馏分离研究[ Ｊ] .精

细化工中间体ꎬ２０１２ꎬ４２(３):５５－５７.

[４] 井伊宏文ꎬ伊藤智行ꎬ河村嘉树ꎬ等.高纯度的 １ꎬ６－己二醇及其

制造方法:ＣＮꎬ１０２１８６７９８Ａ[Ｐ].２０１１－０９－１４.
[５] Ｒ􀅰平科斯.制备 １ꎬ６ －己二醇的方法:ＣＮꎬ１０２６６６４５６Ａ[ Ｐ].

２０１２－０９－１２.
[６] 姜浩.１ꎬ６－己二醇精馏系统工艺模拟与研究[Ｄ].天津:天津大

学ꎬ２０１１.
[７] 王保明ꎬ李玉江ꎬ王东辉ꎬ等.一种生产 １ꎬ６－己二醇并联产 ε－己

内酯的工艺系统:ＣＮꎬ２０２２４６４７８Ｕ[Ｐ].２０１２－０５－３０.
[８] Ｊａｓｄｅｅｐ ＫａｕｒꎬＶｉｋａｓ Ｋｕｍａｒ Ｓａｎｇａｌ.Ｒｅｄｕｃｉｎｇ ｅｎｅｒｇｙ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓ

ｆｏｒ ＥＴＢＥ ｓｙｎｔｈｅｓｉｓ ｕｓｉｎｇ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ
[Ｊ] .Ｅｎｅｒｇｙꎬ２０１７ꎬ１２６:６７１－６７６.

[９] Ｇｕｔｉéｒｒｅｚ￣Ａｎｔｏｎｉｏ ＣꎬＧóｍｅｚ￣Ｃａｓｔｒｏ Ｆ ＩꎬＨｅｒｎáｎｄｅｚ Ｓꎬｅｔ ａｌ.Ｓｉｍｕｌｔａ￣
ｎｅｏｕｓ ｅｎｅｒｇｙ ｉｎｔｅｇｒａｔｉｏｎ ａｎｄ ｉｎｔｅｎｓｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｈｙｄｒｏｔｒｅａｔｉｎｇ
ｐｒｏｃｅｓｓ ｔｏ ｐｒｏｄｕｃｅ ｂｉｏｊｅｔ ｆｕｅｌ ｆｒｏｍ ｊａｔｒｏｐｈａ ｃｕｒｃａｓ [ Ｊ] . Ｃｈｅｍｉｃａｌ
Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ ＆ Ｐｒｏｃｅｓｓｉｎｇ Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｉｎｔｅｎｓｉｆｉｃａｔｉｏｎꎬ ２０１６ꎬ １１０:
１３４－１４５.

[１０] 刘乔ꎬ高瑞昶.完全热集成变压精馏分离乙酸乙酯和甲醇的模

拟[Ｊ] .现代化工ꎬ２０１６ꎬ３６(１１):１８８－１９２.
[１１] 储伟伟ꎬ马宏燎ꎬ柏子龙.环戊基甲醚反应精馏模拟与优化[ Ｊ] .

现代化工ꎬ２０１７ꎬ３７(２):１７３－１７８.
[１２] 孙兰义.化工流程模拟实训[Ｍ].北京:化学工业出版社ꎬ２０１２:

８８－８９.
[１３] Ｔａｑｖｉ Ｓ ＡꎬＴｕｆａ Ｌ ＤꎬＭｕｈａｄｉｚｉｒ Ｓ. Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｙｎａｍｉｃｓ ｏｆ

ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ ｕｓｉｎｇ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ [ Ｊ] . Ｐｒｏｃｅｄｉａ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ
２０１６ꎬ１４８:９７８－９８４.■

􀅰３９１􀅰


