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催化精馏合成甲酸环己酯－乙酸环己酯
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摘要:根据甲酸环己酯和乙酸环己酯体系的特点ꎬ提出了两者的联产流程ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对该过程进行了模拟计
算ꎮ 选择了甲酸环己酯和乙酸环己酯体系适宜的热力学计算方法和动力学模型ꎬ控制甲酸环己酯和乙酸环己酯产品浓度不变ꎬ
考查了环己醇进料位置ꎬ甲酸、乙酸混合液进料位置、进料摩尔比、酸酯分离塔进料位置、环己酯精制塔塔顶回流比对联产体系
能耗的影响ꎬ得出了适宜的联产操作条件ꎬ在该条件下比较联产工艺和单产工艺的能耗ꎬ节能效果明显ꎮ

关键词:催化精馏ꎻ甲酸环己酯ꎻ乙酸环己酯ꎻ联产ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
中图分类号:ＴＱ２２５　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１９)０３－０２１５－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１９.０３.０４９　

Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｎ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｏｆ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｆｏｒｍａｔｅ ａｎｄ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ
ａｃｅｔａｔｅ ｂｙ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ

ＳＵＮ Ｊｉｎ￣ｃｈａｏ１ꎬ ＨＵ Ｍｉｎｇ￣ｙｕａｎ１ꎬ ＸＵ Ｗｅｎ￣ｙｏｕ１ꎬ２ꎬ ＴＩＡＮ Ｈｕｉ１ꎬ２∗
(１.Ｃｏｌｌｅｇｅ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ ＆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｙａｎｔａｉ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙꎬ Ｙａｎｔａｉ ２６４０００ꎬ Ｃｈｉｎａꎻ ２.Ｓｈａｎｄｏｎｇ Ｐｒｏｖｉｎｃｉａｌ

Ｃｏｌｌａｂｏｒａｔｉｖｅ Ｉｎｎｏｖａｔｉｏｎ Ｃｅｎｔｅｒ ｆｏｒ Ｃｏｍｐｒｅｈｅｎｓｉｖｅ Ｕｔｉｌｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ Ｌｉｇｈｔ Ｈｙｄｒｏｃａｒｂｏｎꎬ Ｙａｎｔａｉ ２６４０００ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ａ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｆｏｒ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｆｏｒｍａｔｅ ａｎｄ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ｉｓ ｐｒｏｐｏｓｅｄ ａｃｃｏｒｄｉｎｇ ｔｏ ｔｈｅｉｒ
ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓꎬａｎｄ ｉｓ ｓｉｍｕｌａｔｅｄ ｂｙ ｍｅａｎｓ ｏｆ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｏｆｔｗａｒｅ. Ｔｈｅ ｔｈｅｒｍｏｄｙｎａｍｉｃ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ ｍｅｔｈｏｄ ａｎｄ ｋｉｎｅｔｉｃ
ｍｏｄｅｌｓ ｓｕｉｔａｂｌｅ ｆｏｒ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｆｏｒｍａｔｅ ａｎｄ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ａｃｅｔａｔｅ ｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｓｙｓｔｅｍ ａｒｅ ｓｅｌｅｃｔｅｄ. Ｔｈｅ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅｓ ｏｆ ｔｈｅ
ｆｅｅｄｉｎｇ ｐｏｓｉｔｉｏｎ ｏｆ ｃｙｃｌｏｈｅｘａｎｏｌꎬ ｔｈｅ ｆｅｅｄｉｎｇ ｐｏｓｉｔｉｏｎ ｏｆ ｆｏｒｍｉｃ ａｃｉｄ ａｎｄ ａｃｅｔｉｃ ａｃｉｄ ｍｉｘｔｕｒｅꎬ ｔｈｅ ｍｏｌａｒ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｆｅｅｄ
ｍａｔｅｒｉａｌｓꎬｔｈｅ ｆｅｅｄｉｎｇ ｐｏｓｉｔｉｏｎ ａｔ ａｃｉｄ ａｎｄ ｅｓｔｅｒ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｔｏｗｅｒꎬａｎｄ ｔｈｅ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｅｓｔｅｒ ｒｅｆｉｎｉｎｇ ｔｏｗｅｒ ｏｎ
ｔｈｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｉｓ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｅｄ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｓ ｏｆ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｆｏｒｍａｔｅ ａｎｄ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ
ａｃｅｔａｔｅ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ａｓ ｉｎｖａｒｉａｂｌｅｓ.Ｔｈｅ ｓｕｉｔａｂｌｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ａｒｅ ｏｂｔａｉｎｅｄꎬｕｎｄｅｒ ｗｈｉｃｈ
ｔｈｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｅｘｈｉｂｉｔｓ ｏｂｖｉｏｕｓ ｅｎｅｒｇｙ￣ｓａｖｉｎｇ ｅｆｆｅｃｔꎬｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｓｉｎｇｌｅ￣
ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎꎻ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ｆｏｒｍａｔｅꎻ ｃｙｃｌｏｈｅｘｙｌ ａｃｅｔａｔｅꎻ ｃｏ￣ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎꎻ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ

　 收稿日期:２０１８－０９－０１ꎻ修回日期:２０１９－０１－０３
　 基金项目:山东省自然科学基金(ＺＲ２０１７ＱＢ００６)ꎻ山东省高等学校科技计划(Ｊ１６ＬＣ２２)ꎻ烟台市科技发展计划(２０１８ＸＳＣＣ０３８)
　 作者简介:孙进超(１９９２－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎻ田晖(１９８３－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ讲师ꎬ研究方向为化工过程模拟ꎬ通讯联系人ꎬｔｉａｎｈｕｉ＠ ｙｔｕ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 催化精馏技术是化学工程的前沿技术之一ꎬ将
反应和精馏耦合在一个塔设备里进行ꎮ 与传统的反

应和分离单独进行的过程相比ꎬ具有投资少、操作费

用低、节能、收率高等优点[１－５]ꎮ 甲酸环己酯和乙酸

环己酯都是应用非常广的脂肪酸酯ꎬ同时又是脂肪

酸环己酯的代表物ꎬ研究甲酸环己酯和乙酸环己酯

的合成过程对其他脂肪酸环己酯的合成具有指导意

义ꎮ 目前甲酸环己酯和乙酸环己酯传统生产方法都

存在产品质量差、反应时间长、反应中环己醇易脱水

生成环己烯、后续分离繁杂和收率低等问题[６－７]ꎮ
针对传统生产工艺存在的问题ꎬ本文中采用催化反

应精馏技术ꎬ通过过程耦合联产甲酸环己酯和乙酸

环己酯ꎬ以达到降低能耗、提高产率、提高产品质量、
缩短反应时间、减少后续复杂的分离过程等目的ꎮ
其中甲酸和乙酸混合液可以是轻油液相氧化工艺粗

蒸塔后的酸水中的甲酸乙酸混合物[８]ꎬ本文中采用

甲酸、乙酸混合进料的反应精馏工艺ꎬ一方面减少了

轻油液相氧化法甲酸乙酸的分离工序ꎬ从轻油液相

氧化工艺中直接得到甲酸、乙酸的混合物ꎬ大大降低

生产成本ꎬ减少甲酸、乙酸的浪费ꎻ另一方面采用甲

酸、乙酸与环己醇一步反应合成甲酸环己酯和乙酸

环己酯的原理ꎬ用固体酸作催化剂ꎬ采用催化精馏的

方式ꎬ将反应与精馏结合ꎬ工艺简单ꎬ减少了生产装

置ꎬ节省了生产成本ꎬ解决了原有甲酸环己酯以及乙

酸环己酯工艺复杂、能耗高的问题ꎮ

１　 模型建立

１􀆰 １　 工艺流程介绍

通过三塔联产过程耦合生产甲酸环己酯和乙酸

环己酯流程如图 １ 所示ꎬ本流程可得到高纯度的甲

酸环己酯、乙酸环己酯产品ꎬ相对于单独生产过程ꎬ
可节省设备投资、降低能耗ꎮ 所用的甲酸乙酸混合
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液可以是轻油液相氧化工艺粗蒸塔后的酸水中的甲

酸乙酸混合物ꎬ可大大降低生产成本ꎮ

１—催化精馏塔塔釜加热器ꎻ２—催化精馏塔ꎻ３—催化精馏塔提

馏段ꎻ４—催化精馏塔反应段ꎻ５—催化精馏塔精馏段ꎻ６—催化精

馏塔塔顶冷凝器ꎻ７—催化精馏塔塔顶回流罐ꎻ８—换热器ꎻ９—液

液分相器ꎻ１０—酸酯分离塔ꎻ１１———酸酯分离塔塔釜加热器ꎻ
１２—酸酯分离塔塔顶冷凝器ꎻ１３—酸酯分离塔塔顶回流罐ꎻ１４—
环己酯精制塔ꎻ１５—环己酯精制塔塔釜加热器ꎻ１６—环己酯精制

　 　 塔塔顶冷凝器ꎻ１７—环己酯精制塔塔顶回流罐

图 １　 催化精馏合成甲酸环己酯－乙酸环己酯

联产流程

该流程主要包括催化精馏塔、酸酯分离塔、环己

酯精制塔ꎮ 三塔均采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 内置的 Ｒａｄｆｒａｃ
模块进行模拟计算ꎬ该模块采用的是平衡级分离计

算模型ꎮ 催化精馏塔包括 ２６ 块理论板ꎬ其中精馏段

６ 块ꎬ反应段 １２ 块ꎬ提馏段 ８ 块ꎬ环己醇进料位置为

第 ６ 块板ꎬ甲酸、乙酸混合液进料位置为第 １８ 块板ꎮ
催化精馏塔内生成的水从催化精馏塔塔顶采出的同

时带走部分环己醇ꎬ塔顶产品经冷凝分层后水相全

部采出ꎬ有机相与环己醇混合循环回催化精馏塔ꎬ塔
釜生成的甲酸环己酯、乙酸环己酯产品以及未反应

完全的甲酸、乙酸进入到酸酯分离塔ꎬ酸酯分离塔包

括 １９ 块理论板ꎬ进料位置为第 ９ 块理论板ꎬ酸酯分

离塔塔顶采出的甲酸、乙酸、水以及少量环己醇的混

合物返回催化精馏塔与甲酸、乙酸混合物混合进料ꎬ
塔釜采出的甲酸环己酯、乙酸环己酯产品进入环己

酯精制塔ꎬ环己酯精制塔包括 ４５ 块理论板ꎬ进料板

位置为第 ２０ 块理论板ꎬ塔顶采出甲酸环己酯的质量

分数为 ９９􀆰 ０％ꎬ塔釜采出乙酸环己酯的质量分数为

９９􀆰 ２％ꎮ 为防止甲酸分解催化精馏塔和酸酯分离塔

压力均保持在 １０ ｋＰａꎬ环己酯精制塔为常压塔ꎮ
１􀆰 ２　 热力学方程的选择

甲酸环己酯和乙酸环己酯体系主要组分为水、
甲酸、乙酸、环己醇、甲酸环己酯、乙酸环己酯ꎬ均为

高度非理想体系ꎬ可用于非理想体系的物性方程主

要有 ＮＲＴＬ、ＵＮＩＱＵＡＣ、ＷＩＬＳＯＮ、ＵＮＩＦＩＣ 等ꎮ 模拟

结果表明ꎬ体系选用 ＷＩＬＳＯＮ 方程时ꎬ计算误差较

小ꎬ计算得到各体系共沸组成及温度如表 １、表 ２
所示ꎮ

表 １　 甲酸环己酯、乙酸环己酯体系各组分沸点
计算值与文献[９]比较 ℃

　 文献值 计算值 　 文献值 计算值

Ｈ２Ｏ １００ １００􀆰 ０２ Ｃ７Ｈ１２Ｏ２ １６２􀆰 ５ １６２􀆰 ２２
Ｃ２Ｈ４Ｏ２ １１８􀆰 １ １１８􀆰 ０１ ＣＨ２Ｏ２ １００􀆰 ５６ １００􀆰 ５５
Ｃ６Ｈ１２Ｏ １６１ １６０􀆰 ８４ Ｃ８Ｈ１４Ｏ２ １７３􀆰 ５~１７４􀆰 ５ １７４􀆰 ３８

表 ２　 甲酸环己酯与乙酸环己酯体系各组分共沸
组成(质量分数)与文献[９]比较 ％

共沸物
文献值 计算值

Ｈ２Ｏ Ｃ６Ｈ１２Ｏ Ｈ２Ｏ Ｃ６Ｈ１２Ｏ

Ｈ２Ｏ－Ｃ６Ｈ１２Ｏ ７４􀆰 ３２ ２５􀆰 ６８ ７３􀆰 ９４ ２６􀆰 ０６

２　 结果讨论与分析

为了对催化精馏合成甲酸环己酯－乙酸环己酯
联产过程的能耗进行优化ꎬ规定联产流程中甲酸环

己酯、乙酸环己酯产品质量分数分别为 ９９􀆰 ４％、
９９􀆰 ８％ꎮ 保证体系处理量不变ꎬ催化精馏合成甲酸

环己酯－乙酸环己酯联产体系操作变量如表 ３ 所

示ꎬ以下模型计算结果均在表 ３ 所列基本操作变量

下得到ꎮ 考察甲酸乙酸混合液进料位置、环己醇进

料位置、反应精馏塔塔顶回流比、酸酯分离塔塔顶回

流比、环己酯精制塔塔顶回流比等因素对体系能耗

的影响ꎬ其中体系能耗为反应精馏塔、酸酯分离塔、
环己酯精制塔的能耗总和ꎮ

表 ３　 甲酸环己酯－乙酸环己酯联产过程基本操作变量

甲酸进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６５ 甲酸单程转化率[１１] / ％ ４５

乙酸进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８０ 反应精馏塔塔顶回流比 ２

环己醇进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １００ 酸酯分离塔塔顶回流比 ３

乙酸单程转化率[１０] / ％ ８０ 环己酯精制塔塔顶回流比 ６

２􀆰 １　 甲酸乙酸混合液进料位置对能耗影响

当甲酸、乙酸混合液进料位置由第 １６ 块板变化

到 ２０ 块板时ꎬ能耗如图 ２ 所示ꎮ 由图 ２ 可知ꎬ当甲

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 甲酸乙酸混合液进料位置对能耗的影响
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酸、乙酸混合液在第 １８ 块板进料时ꎬ能耗达到最小

值ꎮ 因此ꎬ混合液最佳进料位置为第 １８ 块理论板ꎮ
２􀆰 ２　 环己醇进料位置对能耗影响

当环己醇进料位置由第 ５ 块板变化到 ９ 块板

时ꎬ催化精馏塔能耗如图 ３ 所示ꎮ 由图 ３ 可知ꎬ当环

己醇在第 ６ 块板进料时ꎬ催化精馏塔 ２ 能耗达到最

小值ꎮ 因此ꎬ环己醇最佳进料位置为第 ６ 块理论板ꎮ

图 ３　 环己醇进料位置对催化精馏塔能耗的影响

２􀆰 ３　 环己醇－乙酸对能耗影响

图 ４ 所示为保证甲酸、乙酸进料量不变的前提

下ꎬ体系能耗随环己醇进料摩尔比的变化关系图ꎮ
由图 ４ 可以看到ꎬ随着环己醇进料量的增加ꎬ体系能

耗呈增加趋势ꎮ

１—体系总能耗ꎻ２—环己酯精制塔能耗ꎻ
３—催化精馏塔能耗ꎻ４—酸酯分离塔能耗

图 ４　 环己醇进料量对体系能耗的影响

２􀆰 ４　 酸酯分离塔进料位置对能耗的影响

当酸酯分离塔进料位置从第 ７ 块理论板到 １４
块理论板变化时ꎬ酸酯分离塔总能耗的变化如图 ５
所示ꎬ当进料位置在第 １２ 块板时ꎬ酸酯分离塔的能

耗最少ꎮ 这是因为适宜的进料位置一般应在与塔内

　 　 　 　 　 　 　

图 ５　 酸酯分离塔进料位置对体系能耗的影响

液相或气相组成相同或相近的塔板上ꎬ当进料位置

在 ７~１１ 块板时ꎬ能耗变化不大ꎬ当进料位置在 １３ ~
１４ 块板时ꎬ会导致塔釜轻组分偏高ꎬ需要增大热负

荷以增大再沸比ꎬ使更多的轻组分蒸出ꎮ
２􀆰 ５　 环己酯精制塔塔顶回流比对产品质量分数及

能耗的影响

改变环己酯精制塔塔顶回流比ꎬ对产品质量分

数和体系能耗的影响如图 ６、图 ７ 所示ꎬ随着回流比

的增大ꎬ甲酸环己酯、乙酸环己酯的产品质量分数不

断增大ꎬ当回流比增大到 ６ 以后ꎬ甲酸环己酯和乙酸

环己酯产品质量分数随回流比变化较小ꎮ 从图 ７ 可

以看出ꎬ环己醇精制塔的能耗随回流比的增大而显

著增大ꎮ 因此ꎬ综合考虑以上因素ꎬ环己酯精制塔塔

顶合适的回流比为 ６ꎮ

１—甲酸环己酯ꎻ２—乙酸环己酯

图 ６　 环己酯精制塔回流比对产品

质量分数的影响

图 ７　 环己酯精制塔回流比对体系能耗的影响

２􀆰 ６　 能耗分析

２􀆰 ６􀆰 １　 单产流程介绍

催化精馏合成甲酸环己酯和乙酸环己酯单产操

作流程和工艺参数的确定主要参考联产流程ꎮ 图 ８
和图 ９ 分别为甲酸环己酯、乙酸环己酯的单产流程ꎮ
甲酸环己酯单产采用的是两塔流程ꎬ包括催化精馏

塔和醇酯分离塔ꎬ催化精馏塔和醇酯分离塔均采用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 内置的 Ｒａｄｆｒａｃ 模块ꎮ
２􀆰 ６􀆰 ２　 单产流程与联产流程比较

保证联产和单产过程中产品组成及摩尔流量保

持不变ꎬ改变甲酸环己酯乙酸环己酯的质量分数ꎬ对
联产过程和单产过程的系统能耗进行比较ꎬ如表 ４ 所

示ꎬ从表 ４ 可以看出联产过程可节省能耗 １０􀆰 １２％ꎮ
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１—催化精馏塔塔釜加热器ꎻ２—催化精馏塔ꎻ３—催化精馏塔提

馏段ꎻ４—催化精馏塔反应段ꎻ５—催化精馏塔精馏段ꎻ６—催化精

馏塔塔顶冷凝器ꎻ７—催化精馏塔塔顶回流罐ꎻ８—换热器ꎻ９—液

液分相器ꎻ１０—醇酯分离塔ꎻ１１—醇酯分离塔塔釜加热器ꎻ１２—
　 　 醇酯分离塔塔顶冷凝器ꎻ１３—醇酯分离塔塔顶回流罐

图 ８　 甲酸环己酯单产流程

１—反应精馏塔塔釜加热器ꎻ２—反应精馏塔ꎻ３—反应精馏塔提

馏段ꎻ４—反应精馏塔反应段ꎻ５—反应精馏塔精馏段ꎻ６—反应精

馏塔塔顶冷凝器ꎻ７—反应精馏塔塔顶回流罐ꎻ８—换热器ꎻ９—液

液分相器ꎻ１０—酸酯分离塔ꎻ１１—酸酯分离塔塔釜加热器ꎻ１２—
酸酯分离塔塔顶冷凝器ꎻ１３—酸酯分离塔顶回流罐ꎻ１４—混合器

图 ９　 乙酸环己酯单产流程

表 ４　 单产能耗和联产能耗比较

产品质量分数 / ％ 甲酸环己酯 ０􀆰 ９９０
　 乙酸环己酯 ０􀆰 ９９２
单产能耗 / ｋＷ 甲酸环己酯催化精馏塔 ３６６８􀆰 ３５５
　 甲酸环己酯醇酯分离塔 １２５６８􀆰 ３３
　 冷凝器 －３７􀆰 ０６９５
　 乙酸环己酯催化精馏塔 ３０１５􀆰 ２１１
　 乙酸环己酯醇酯分离塔 ３２１９􀆰 ４３９
　 冷凝器 －７９􀆰 ２０７６
　 总能耗 ２２５８７􀆰 ６２
联产能耗 / ｋＷ Ｔ１ ６６２６􀆰 ９１７
　 Ｔ２ ３９４５􀆰 ７２８
　 Ｔ３ ９６９３􀆰 ４８５
　 Ｈｅａｔ －３５􀆰 ４３１９
　 总能耗 ２０３０１􀆰 ５６
节能 / ％ 　 １０􀆰 １２

３　 结论

根据甲酸环己酯和乙酸环己酯体系的特点ꎬ提

出了两者的联产流程ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的

Ｒａｄｆｒａｃ 模块对催化精馏合成甲酸环己酯－乙酸环己

酯联产工艺进行了模拟计算ꎮ 选择体系适宜的热力

学方法 ＷＩＬＳＯＮ 活度系数模型ꎬ选择适合甲酸环己

酯和乙酸环己酯体系的动力学模型ꎮ 控制甲酸环己

酯和乙酸环己酯的产品质量分数不变ꎬ考察甲酸乙

酸混合液进料位置、环己醇进料位置、酸酯分离塔进

料位置、环己醇与乙酸进料摩尔比对体系能耗的影

响ꎬ考察环己酯精制塔塔顶回流比对产品质量分数

及体系能耗的影响ꎮ 得出了适宜的联产操作条件

为:甲酸乙酸混合液最佳进料位置为第 １８ 块板ꎬ环
己醇最佳进料位置为第 ６ 块板ꎬ酸酯分离塔最佳进

料位置为第 １２ 块板ꎬ环己酯精制塔塔顶最佳回流比

为 ６ꎮ 模拟结果表明ꎬ相同产量ꎬ保证甲酸环己酯产

品质量分数为 ９９􀆰 ０％、乙酸环己酯产品质量分数

９９􀆰 ２％时ꎬ联产工艺比单产工艺节能 １０％以上ꎮ 另

外ꎬ联产工艺还可以节省设备投资ꎬ降低生产成本ꎮ
所用到的甲酸乙酸混合液可以是轻油液相氧化工艺

粗蒸塔后的酸水中的甲酸乙酸混合物ꎬ可大大降低

生产成本ꎮ
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