
第 ３８ 卷第 ５ 期 现代化工 Ｍａｙ ２０１８
２０１８ 年 ５ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

煤基含氮合成气一步法制二甲醚工艺的
模拟与优化

吴红梅１ꎬ郭　 宇１∗ꎬ吕兴旺２ꎬ陈强强１ꎬ殷慧敏３

(１.辽宁工业大学化学与环境工程学院ꎬ辽宁 锦州 １２１００１ꎻ ２.鞍山七彩化学股份有限公司ꎬ
辽宁 鞍山 １１４０００ꎻ ３.临沂市产品质量监督检验所ꎬ山东 临沂 ２７６００７)

摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工流程模拟软件对煤基含氮合成气一步法合成二甲醚的工艺进行了模拟与优化ꎬ结合二甲醚合成
的反应动力学方程选择了平推流反应器模型ꎬ探讨了反应压力、反应温度对二甲醚产量、ＣＯ 转化率和产物分布的影响ꎬ并通过
灵敏度分析对其进行了优化ꎮ 研究了精馏塔的回流比、理论板数和进料位置等因素对二甲醚吸收和精馏过程的效果和能耗影
响ꎬ得到了高纯度、低能耗二甲醚生产的最优操作条件ꎮ
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　 　 二甲醚(ＤＭＥ)是一种重要的化工原料ꎬ被广泛

应用于环保制冷剂、化妆品、空气清新剂、气雾杀虫

剂、清洁燃料等领域[１－２]ꎮ 而且ꎬ 利用二甲醚的

—ＯＣＨ３ 和—ＣＨ３ 官能团可以合成系列高附加值的

化工产品[３－５]ꎮ 目前ꎬ二甲醚的生产方法主要有甲

醇液相脱水法[６－７]、甲醇气相脱水法[８]、合成气一步

法[９－１０]、ＣＯ２ 加氢法[１１]、生物质气合成法[１２] 等ꎮ 尽

管二甲醚合成方法类别较多ꎬ但仍然存在如下问题有

待解决ꎮ ①甲醇液相脱水法催化剂浓硫酸腐蚀设备、
中间品有毒、污染环境ꎻ②甲醇气相脱水法制二甲醚

工艺中甲醇市场价格影响大ꎬ工艺流程长ꎬ操作设备

投资大ꎻ③ＣＯ２ 加氢法制备二甲醚和生物质气合成二

甲醚还处于探索阶段ꎬ技术不够成熟ꎮ 值得提及的是

合成气一步法制备二甲醚ꎬ该工艺路线主要包含着合

成气制甲醇和甲醇脱水制二甲醚 ２ 部分ꎬ中间产物甲

醇一旦生成便很快转化成二甲醚ꎬ能够打破热力学平

衡抑制甲醇的逆反应发生ꎬ增强 ＣＯ 的转化率和二甲

醚的收率ꎬ工艺流程较为简单、设备费用少、能耗低ꎮ
根据我国贫油、少气和富煤的特点ꎬ利用煤基合

成气一步法制备二甲醚更具有市场ꎬ而由煤制半水

煤气(含氮合成气)成本更低ꎮ 因此ꎬ利用煤基含氮

合成气制备二甲醚不仅价格低廉ꎬ而且由于 Ｎ２ 的存

在使合成气制甲醇的强放热反应得到了缓和ꎬ延长

了催化剂的使用寿命ꎮ 煤基含氮合成气一步法制二

甲醚工艺分为合成工段和分离纯化工段ꎬ反应和精

馏的操作条件决定着产品的质量和产量ꎮ 因此ꎬ本
文中对年产 ２０ 万 ｔ(即 ２７ ８００ ｋｇ / ｈ)煤基含氮合成

气一步法合成二甲醚的工艺进行了全流程模拟ꎬ并
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通过 Ａｓｐｅｎ ｐｌｕｓ 软件灵敏度分析功能对各个典型工

艺参数进行了优化ꎬ为实际生产提供有力依据ꎮ

１　 含氮合成气制二甲醚工艺流程

新鲜的原料合成气在温度为 ２５℃、压力为

０􀆰 １ ＭＰａ 下ꎬ经过多级压缩机(ＭＣ－１０１)压缩、换热

器(Ｅ－１０１)加热后进入固定床列管式反应器(Ｒ－
１０１)ꎬ生成二甲醚、甲醇、水、二氧化碳ꎬ并放出大量

热量ꎮ 从反应器出来的产物通过冷却器(Ｅ－１０２)冷
却ꎬ然后进入闪蒸罐(Ｖ－１０１)闪蒸ꎬ在闪蒸罐中分离

出液体和气体ꎮ 气体进入吸收塔(Ｔ－１０１)中吸收ꎬ
吸收剂是水ꎬ塔顶是未反应的合成气ꎬ经过处理循环

回反应器中ꎬ塔釜是二甲醚、甲醇和吸收剂等混合

物ꎬ与闪蒸罐底部出来的液体混合一起进入预精馏

塔(Ｔ－１０２)ꎬ根据最优分离序列ꎬ以组分二甲醚为分

割点进行分离ꎬ预精馏塔塔顶分离出二甲醚和二氧

化碳ꎬ进入二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)ꎬ二甲醚精馏塔塔

顶分离出二氧化碳ꎬ塔釜得到二甲醚ꎻ预精馏塔塔釜

是甲醇和水ꎬ与循环物料一起进入甲醇精馏塔(Ｔ－
１０４)ꎬ甲醇作为轻组分从塔顶出来ꎬ进入加热器(Ｅ－
１０３)加热ꎬ然后进入反应器(Ｒ－１０２)反应ꎬ生成水

和二甲醚ꎬ经过冷却器(Ｅ－１０４)冷却后ꎬ进入二甲醚

精馏塔(Ｔ－１０５)ꎬ塔顶得到产品二甲醚ꎬ塔釜分离出

水和未反应的甲醇ꎬ循环至甲醇精馏塔中ꎻ水作为重

组分ꎬ从甲醇精馏塔塔釜出来处理后排放ꎮ 二甲醚

生产工艺全流程模拟图见图 １ꎮ

(ａ)

(ｂ)

图 １　 二甲醚生产工艺全流程模拟图

２　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 全流程模拟模型模块的确定

及物性方法的选择

　 　 合成气经过反应器合成二甲醚再分离ꎬ主要涉

及到的过程有压缩、加热、闪蒸和精馏ꎮ 压缩过程用

多级压缩机模拟ꎬ采用 ＭＣｏｍｐｒ 模块ꎻ精馏过程用精

馏塔来模拟ꎬ采用 ＲａｄＦｒａｅ 模块ꎻ换热过程采用加热

器或冷却器ꎬ采用 Ｈｅａｔｅｒ 模块ꎻ合成气反应器采用

ＲＰｌｕｇ 模块ꎻ甲醇反应器采用 ＲＳｔｏｉｃ 模块ꎻ闪蒸过程

用闪蒸罐模拟ꎬ采用 Ｆｌａｓｈ２ 模块ꎻ混合器采用 Ｍｉｘｅｒ
模块ꎻ循环泵采用 Ｐｕｍｐ 模块ꎮ 另外ꎬ实际生产中还

会有一些间歇采出的物料流股ꎬ在进行模拟计算时ꎬ
通过一个作用相当的持续稳定的工艺流股来代替ꎮ

对于合成气一步法合成 ＤＭＥ 的工艺流程中ꎬ分

离物系除了水和甲醇其他组分都是非极性的ꎬ物性

方法适合选用 ＮＲＴＬ 方程计算液相活度系数ꎬＲＫ 方

程计算气相逸度系数ꎮ 因此吸收与精馏模块采用状

态方程与活度系数模型相结合的 ＮＲＴＬ－ＲＫ 方程进

行模拟计算ꎬ可以准确地预测研究系统的气液平衡ꎮ

３　 反应器的模拟与优化分析

由于煤基含氮合成气一步法制二甲醚的反应为

气固相强放热反应ꎬ因此该工艺的反应器选择列管

式固定床反应器ꎬ采用复合催化剂(铜基甲醇合成

催化剂与改性分子筛脱水催化剂组合)催化合成二

甲醚ꎬ方程式如式(１) ~ (６)所示ꎬ结合本征动力学

方程[１３]选择平推流反应器 ＲＰｌｕｇ 模型模拟ꎬ并通过

灵敏度分析进行优化ꎮ 换热系数为 ２４􀆰 ４１２ ｋＪ / ｓｅｃ－
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ｓｑｍ－Ｋ、管径为 ０􀆰 ５ ｍ、管长 １６ ｍ、管束 ９００ 根ꎮ 二

甲醚反应器的进料组成如表 １ 所示ꎬ通过调变反应

温度和压力等参数优化反应器ꎬ降低能耗、节约设备

费用、提高产能ꎮ
ＣＯ ＋ ２Ｈ２ → ＣＨ３ＯＨ (１)

ＣＯ２ ＋ ３Ｈ２ → ＣＨ３ＯＨ ＋ Ｈ２Ｏ (２)
２ＣＨ３ＯＨ → ＣＨ３ＯＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ (３)

２ＣＯ ＋ ４Ｈ２ → ＣＨ３ＯＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ (４)
ＣＯ ＋ Ｈ２Ｏ → ＣＯ２ ＋ Ｈ２ (５)

２ＣＯ２ ＋ ６Ｈ２ → ＣＨ３ＯＣＨ３ ＋ ３Ｈ２Ｏ (６)
表 １　 反应器 Ｒ－１０１ 的进料组成

组分质量分数 / ％

ＣＯ Ｈ２ ＣＯ２ Ｎ２

物料流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

７６􀆰 ９９ １２􀆰 ３７ ８􀆰 ０６ ２􀆰 ５８ ４９１１３􀆰 ４０

３􀆰 １　 反应压力的优化分析

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 灵敏度分析功能ꎬ对反应压力

做灵敏度分析ꎮ 从图 ２(ａ)中可以看出ꎬ随着反应压

力的升高ꎬＤＭＥ 的产量逐渐增大ꎬ当反应压力达到

４􀆰 ５ ＭＰａ 即可完成年产 ２０ 万 ｔ(２７ ８００ ｋｇ / ｈ)的产

能ꎮ 这主要是由于合成气一步法制备 ＤＭＥ 是体积

减小的反应ꎬ压力升高ꎬ促使反应平衡向生成 ＤＭＥ
的方向移动ꎬ有利于生成 ＤＭＥꎮ 而且ꎬ由图 ２(ｂ)可
知ꎬ主产物 ＤＭＥ 的选择性随着反应压力升高而增

大ꎬ相对副产物(ＣＨ３ＯＨ、ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｏ)而言具有绝

对的竞争优势ꎮ 另外ꎬＣＯ２ 的选择性变化不大ꎬ说明

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)

(ｂ)

１—ＣＯ 转化率ꎻ２—ＣＨ３ＯＣＨ３ꎻ３—ＣＨ３ＯＨꎻ４—Ｈ２Ｏꎻ５—ＣＯ２

图 ２　 反应压力对二甲醚产量、产物分布和

ＣＯ 转化率的影响

水煤气变换反应和 ＣＯ２ 加氢反应基本平衡ꎮ 由于

反应压力升高ꎬ主反应(３)的竞争性增强ꎬＨ２Ｏ 与

ＤＭＥ 按照摩尔比 １ ∶１生成ꎬ导致副产物 Ｈ２Ｏ 的选择

性略有上升趋势ꎮ 由于惰性气体 Ｎ２ 的存在ꎬ降低了

合成气的分逸度ꎬ因此增大反应压力能够促进反应

的进行ꎬ提高 ＣＯ 的转化率ꎮ 然而ꎬ反应压力越高ꎬ
对设备的材料要求越高ꎬ导致设备费用增高ꎮ 因此ꎬ
根据二甲醚产能要求ꎬ反应压力达到 ４􀆰 ５ ＭＰａ 即可ꎮ
３􀆰 ２　 反应温度的优化分析

为进一步优化反应条件ꎬ对反应温度进行了灵

敏度分析ꎬ得到了反应温度对 ＤＭＥ 产量的影响ꎬ如
图 ３ ( ａ) 所示ꎮ 从图中可以看出ꎬ当反应温度由

２００℃升高到 ２５５℃时ꎬＤＭＥ 产量由 ２５ ４１７ ｋｇ / ｈ 提

高至 ２８ ０１５ ｋｇ / ｈꎮ 这是由于升高温度ꎬ反应速率加

快ꎬ单位时间内 ＤＭＥ 的产量增多ꎬ有利于合成

ＤＭＥꎮ 然而ꎬ在 ２２８℃到 ２５５℃期间 ＤＭＥ 产量增长

缓慢ꎬ在反应温度为 ２２８℃ 时ꎬＤＭＥ 产量就能达到

２７ ８３０ ｋｇ / ｈꎬ完全能够满足 ＤＭＥ 设定产能的需求ꎮ
通过研究温度对 ＣＯ 转化率和反应产物分布的影

响ꎬ可以清楚地看出 ＣＯ 转化率随反应温度的升高

而升高ꎬ且主反应的竞争性强ꎬ见图 ３(ｂ)ꎮ ＤＭＥ 的

选择性随温度的升高而增大ꎬ大于 ２２８℃后趋于平

缓ꎬ这与 ＤＭＥ 生成量随温度的变化趋势一致ꎬ见图

３(ａ)ꎮ 温度过低不利于甲醇脱水生成 ＤＭＥꎬ导致甲

醇选择性增高ꎮ 尽管提高反应温度有利于提高

ＤＭＥ 的选择性ꎬ但温度过高会发生强放热反应导致

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)

(ｂ)

１—ＣＯ 转化率ꎻ２—ＣＨ３ＯＣＨ３ꎻ３—ＣＨ３ＯＨꎻ４—Ｈ２Ｏꎻ５—ＣＯ２

图 ３　 反应温度对二甲醚产量、产物分布和

ＣＯ 转化率的影响
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反应器内局部温度骤升ꎬ使 ＤＭＥ 分解成 ＣＯ２ 等物

质ꎬ导致 ＣＯ２ 的选择性升高ꎮ

４　 精馏系统的优化分析

根据最优分离序列ꎬ以二甲醚为组分分割点进

行分离ꎬ从吸收塔塔底出来的二甲醚、甲醇和吸收剂

等组分与闪蒸罐底部得到的粗二甲醚混合后ꎬ经预

精馏塔(Ｔ－１０２)、二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)、甲醇精馏

塔(Ｔ－１０４)和二甲醚精馏塔(Ｔ－１０５)进行分离和精

制ꎮ 本文中对每个精馏塔的回流比、理论塔板数和

进料位置等参数进行了优化分析ꎬ各塔进料组成如

表 ２ 所示ꎬ并且以二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)为例进行

详细说明ꎮ
表 ２　 精馏塔进料组成

参数 Ｔ－１０２ Ｔ－１０３ Ｔ－１０４ Ｔ－１０５
组分质量分数 / ％ 　 　 　 　
　 ＣＯ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ９０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
　 Ｈ２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
　 ＣＨ３ＯＨ ５􀆰 ６０ ０􀆰 ０２ １３􀆰 ３３ １􀆰 ５２
　 ＣＨ３ＯＣＨ３ ５８􀆰 ６６ ９５􀆰 ６７ ３􀆰 ５１ ７３􀆰 １０
　 ＣＯ２ １􀆰 ６８ ２􀆰 ８１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
　 Ｎ２ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
　 Ｈ２Ｏ ３３􀆰 １７ ０􀆰 ００ ８３􀆰 １６ ２５􀆰 ３８

物料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４９４８７􀆰 ９０００ ２９５８３􀆰 ７６００ ２０７５４􀆰 ７３００ ３６４６􀆰 ４２４０

４􀆰 １　 二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)回流比的优化

二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)的目的是将混有少量

ＣＯ 和 ＣＯ２ 等杂质气体的粗二甲醚进行提纯ꎮ 在二

甲醚精馏塔塔顶采出的是 ＣＯ 和 ＣＯ２ꎬ塔釜采出的

是 ＤＭＥꎮ 图 ４ 为达到最优分离时 ＤＭＥ 含量与回流

比之间的关系ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ当回流比在 １２ ~ ２０
时ꎬ塔釜 ＤＭＥ 含量随回流比的增加而显著升高ꎮ

图 ４　 回流比对二甲醚精馏塔底二甲醚

质量分数的影响

当回流比>２０ 时ꎬＤＭＥ 含量基本保持不变ꎮ 这

主要是由于增大回流比ꎬ增大了塔内的物料循环量ꎬ
使易挥发组分(少量 ＣＯ 和 ＣＯ２)与难挥发组分(粗
二甲醚)充分接触传质ꎬ达到平衡ꎬ有利于 ＤＭＥ 的

回收ꎮ 然而ꎬ增大回流比对冷凝器和再沸器负荷的

影响显著ꎬ见图 ５ꎮ 随着回流比的增大ꎬ热负荷均在

增加ꎮ 当回流比为 １４􀆰 ５ 时ꎬ ＤＭＥ 质量 分 数 为

９９􀆰 ５６％ꎬ已达到燃料级 ＤＭＥ 质量分数(>９９􀆰 ５％)要
求ꎬ冷凝器的热负荷(ＨＣ１４􀆰 ５)为－１２􀆰 ６ ＧＪ / ｈꎬ再沸器

的热负荷 (ＨＲ１４􀆰 ５ ) 为 ２􀆰 ０９ ＧＪ / ｈꎮ 当回流比为 ２０
时ꎬ尽管 ＤＭＥ 质量分数升高至 ９９􀆰 ９％ꎬ但冷凝器

(ＨＣ２０) 和再沸器 (ＨＲ２０ ) 的热负荷分别增大到 －
１７􀆰 ７９ ＧＪ / ｈ 和 ４􀆰 ２３ ＧＪ / ｈꎮ 通过比较可知ꎬＨＣ１４􀆰 ５比

ＨＣ２０节约 ２９％的能量ꎬＨＲ１４􀆰 ５比 ＨＲ２０节约 ６０％的能

量ꎮ 因此ꎬ在保证 Ｔ－１０３ 塔底出料 ＤＭＥ 质量分数的

情况下ꎬ综合考虑二甲醚精馏塔回流比选择为 １４􀆰 ５ꎮ

图 ５　 回流比对二甲醚精馏塔冷凝器、
再沸器热负荷的影响

４􀆰 ２　 二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)理论板数的优化

通过优化回流比ꎬ在回流比为 １４􀆰 ５ 时ꎬ即可得

到燃料级 ＤＭＥꎬ且能耗较低ꎮ 因此在回流比为 １４􀆰 ５
时ꎬ为进一步获得高质量分数的 ＤＭＥꎬ研究了理论

板数对 ＤＭＥ 分离效果的影响ꎬ如图 ６ 所示ꎮ 从图中

可知随着理论板数的增加ꎬ二甲醚精馏塔塔底中的

ＤＭＥ 质量分数逐渐增加ꎮ 当理论板数>１６ 时ꎬ二甲

醚精馏塔塔底组分中 ＤＭＥ 质量分数基本不变ꎮ 这

种现象主要是由于上升气相与下降液相在塔板上接

触进行传质ꎬ理论板数越多ꎬ接触越充分ꎬ分离效果

越好ꎻ当理论板数增加到 １６ 块以上ꎬ上升气相与下

降液相传质处于平衡状态ꎬ分离效果基本不再变化ꎮ
因此ꎬ在保证二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)塔底 ＤＭＥ 回收

率的情况下ꎬ理论板数确定为 １６ 块ꎬ此时塔底 ＤＭＥ
质量分数为 ９９􀆰 ７６％ꎮ

图 ６　 理论板数对二甲醚精馏塔底二甲醚

质量分数的影响
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４􀆰 ３　 二甲醚精馏塔(Ｔ－１０３)进料板位置的优化

对于精馏系统ꎬ进料板位置的选取是影响分离

效果的重要因素ꎮ 图 ７ 为在不同进料板位置下的

ＤＭＥ 分离结果ꎬ从图中可以看出ꎬ当理论板数、回流

比、操作压力都一定时ꎬ随着进料位置的下移ꎬＴ－
１０３ 塔底组分中 ＤＭＥ 质量分数逐渐增加ꎮ 这是因

为当进料板位置下移时ꎬ精馏段增加ꎬ提馏段减少ꎬ
ＤＭＥ(易挥发组分)精制效果逐渐变好ꎮ 当进料板

位置为第 ７ 块板时ꎬ精馏段的处理量趋于饱和ꎬ导致

ＤＭＥ 质量分数增加缓慢ꎮ 因此ꎬ进料位置选择为第

７ 块塔板ꎬ此时塔底 ＤＭＥ 质量分数达到 ９９􀆰 ９３％ꎮ

图 ７　 进料板位置对二甲醚精馏塔底二甲醚

质量分数的影响

５　 优化结果对比

根据以上分析ꎬ确定了反应器(Ｒ－１０１)、吸收塔

(Ｔ－１０１)、预精馏塔(Ｔ－１０２)、二甲醚精馏塔( Ｔ－
１０３)、甲醇精馏塔(Ｔ－１０４)、二甲醚精馏塔(Ｔ－１０５)
的最优工艺参数ꎮ 优化前后结果详见表 ３、表 ４ꎮ 通

过对比分析ꎬ可看出优化后各精馏塔的热负荷均有

明显降低ꎬ使能量得到优化ꎬ二甲醚产品质量分数达

到了 ９９􀆰 ９％ꎮ
表 ３　 反应器优化前后工艺参数

　 　 参数 优化前 优化后

反应压力 / ＭＰａ ７ ４􀆰 ５

反应温度 / ℃ ２４５ ２２８

表 ４　 精馏塔优化前后工艺参数

　 参数

冷凝器热

负荷 /

(ＧＪ􀅰ｈ－１)

再沸器热

负荷 /

(ＧＪ􀅰ｈ－１)

回流比
理论塔

板数

进料板

位置

Ｔ－１０２ 　 　 　 　 　

　 优化前 －１１􀆰 １９２０ ３４􀆰 １０８４ ０􀆰 ９９６１ ２４ １０

　 优化后 －４􀆰 ０８５８ ２６􀆰 ８０４６ ０􀆰 ３５００ １４ ７

Ｔ－１０３ 　 　 　 　 　

　 优化前 －１３􀆰 ９２１６ ３􀆰 ７８８１ １６􀆰 ４０００ ２０ １０

　 优化后 －１２􀆰 ３６７４ ２􀆰 １０９６ ４􀆰 ５０００ １６ ６

Ｔ－１０４ 　 　 　 　 　
　 优化前 －１７􀆰 ６３１４ １８􀆰 １６７２ ３􀆰 ９４７５ ２７ １７
　 优化后 －１６􀆰 ５５６９ １７􀆰 ５０２１ ３􀆰 ６０００ ２０ ８
Ｔ－１０５ 　 　 　 　 　
　 优化前 －３􀆰 ８８５７ ０􀆰 ８６４４ １􀆰 ７０００ ２０ １１
　 优化后 －１􀆰 ２９０１ ０􀆰 ７５３０ ０􀆰 １９００ １５ ５

６　 结论

(１)煤基合成气一步法制二甲醚反应器为固定

床列管式反应器ꎬ运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ＲＰｌｕｇ 反应

器模块分析了不同温度和压力对反应过程的影响ꎬ
通过优化后得出最佳反应温度为 ２２８℃、压力为 ４􀆰 ５
ＭＰａꎮ 该模拟工艺能够实现年产 ２０ 万 ｔ 高纯度二甲

醚的生产要求ꎮ
(２)运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ＲａｄＦｒａｅ 精馏分离模

块ꎬ研究了不同回流比、理论板数、进料板位置对吸

收和精馏分离过程的影响ꎬ优化了各分离参数ꎮ 而

且ꎬ对比分析了优化前后各精馏单元的能耗变化ꎬ得
出了精馏体系的最优操作条件ꎮ 结果表明ꎬ预精馏

塔回流比为 ０􀆰 ３５ꎬ理论板数为 １４ 块时进料板位置

为第 ７ 块ꎬ冷凝器节能 ６３􀆰 ５％ꎬ再沸器节能 ２１􀆰 ４％ꎻ
二甲醚精馏塔回流比为 １４􀆰 ５ꎬ理论板数为 １６ 块时

进料板位置为第 ７ 块ꎬ冷凝器节能 １１􀆰 ２％ꎬ再沸器节

能 ４４􀆰 ３％ꎻ甲醇精馏塔回流比为 ３􀆰 ６ꎬ理论板数为 ２０
块时进料板位置为第 ８ 块ꎬ冷凝器节能 ６􀆰 １％ꎬ再沸

器节能 ３􀆰 ７％ꎻ二甲醚精馏塔回流比为 ０􀆰 １９ꎬ理论板

数为 １５ 块时进料板位置为第 ５ 块ꎬ冷凝器节能

６６􀆰 ８％ꎬ再沸器节能 １２􀆰 ９％ꎮ
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２０１８ 年 ５ 月 杨洁等:不同工况下燃料电池混合驱动测试系统设计与构建

模型ꎬ并选择中国典型城市公交循环工况进行

ＡＭＥＳｉｍ / Ｓｉｍｕｌｉｎｋ 联合仿真ꎬ验证模型的准确性ꎮ
薛凯强等[１４]设计了一种以锂电池为主要动力的燃

料电池混合系统ꎬ在 Ｓｉｍｕｌｉｎｋ 平台上建模仿真验证

了该模型及能量管理策略的准确性ꎮ 黄明宇等[１５]

对 ＡＤＶＩＳＯＲ 软件中的燃料电池车型进行二次开

发ꎬ实现了燃料电池和动力电池混合动力场地车适

用的循环工况的仿真ꎬ并搭建控制策略验证模型ꎮ
燃料电池是一个水管理和热管理相耦合的复杂

系统ꎬ性能受温度、压力、湿度等因素影响ꎬ且装卸搬

运设备运行工况复杂ꎬ因此研究不同工艺环境、不同

工况下燃料电池的供电耐久性ꎬ并提出相应的混合

动力方案及控制策略显得尤为重要ꎮ 目前众多学者

侧重通过建模仿真研究燃料电池工作性能和混合动

力能量控制策略ꎬ本文中设计了一种不同工况下燃

料电池混合驱动测试系统的搭建方案ꎮ

１　 燃料电池混合驱动系统构建方案

为了研究不同工艺环境、不同工况燃料电池

(ＰＥＭＦＣ)混合驱动系统稳定性ꎬ制定相应的混合动

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 技术路线

力能量管理策略ꎬ从而构建燃料电池(ＰＥＭＦＣ)混合

驱动系统ꎬ整体实验设计方案及技术路线如图 １ꎮ

２　 不同工艺环境下 ＰＥＭＦＣ 放电性能测试

ＰＥＭＦＣ 系统中ꎬ水管理与热管理相耦合ꎬ导致

其特性复杂ꎬ电池性能受空气流量、电堆反应温度、
湿度等多方面因素影响ꎬ因此测试不同环境下

ＰＥＭＦＣ 放电特性并制定相应的控制策略显得尤为

重要ꎬ其控制目标是在当前电流输出下使电堆输出

电压最高ꎬ功率最大ꎮ 采用建模、计算机仿真和实验

相结合的方式研究 ＰＥＭＦＣ 在不同环境下的放电特

性ꎮ 实验设计流程如图 ２ꎮ

图 ２　 ＰＥＭＦＣ 性能测试方案
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