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摘要:基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ对不同文献中碳酸二甲酯－甲醇体系的二元交互参数进行了整理、对比及分析ꎬ结合文献中

的实验数据ꎬ筛选出较为合理、准确的二元交互参数ꎮ 对不同压力下碳酸二甲酯－甲醇体系的共沸情况进行了热力学分析ꎬ

验证了变压精馏分离该共沸体系的热力学可行性ꎬ搭建了碳酸二甲酯－甲醇变压精馏工艺ꎬ并进行了高压塔及低压塔的参数

优化分析ꎮ
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　 　 碳酸二甲酯(ＤＭＣ)是一种环保性能优异、用途

十分广泛的化工产品ꎬ分子结构中含有羰基、甲基和

甲氧基等官能团ꎬ具有多种反应性能ꎬ可作为汽油添

加剂来替代甲基叔丁基醚(ＭＴＢＥ)ꎬ也可以用于取

代有毒的光气来作为甲基化试剂ꎬ还可以作为锂离

子电池电解质生产过程中的溶剂ꎬ同时也可以作为

聚碳酸酯生产的原料ꎮ
在 ＤＭＣ 生产过程中往往伴随有甲醇副产物ꎬ提

纯工艺中均涉及 ＤＭＣ－甲醇分离过程ꎮ 由于在常压

下甲醇与 ＤＭＣ 会形成二元共沸物ꎬ采用常规精馏工

艺无法将其进行分离ꎬ因此通常采用变压精馏、萃取

精馏和冷冻结晶等分离工艺ꎮ 其中ꎬ萃取精馏工艺

需额外引入萃取剂ꎬ增加了工艺的复杂性ꎻ而冷冻结

晶工艺也在连续生产过程中较为复杂ꎻ变压精馏工

艺具有工艺流程短、设备投资少、操作方便、易控等

特点ꎬ已广泛应用于 ＤＭＣ 工业生产中ꎮ 但是ꎬ针对

甲醇与 ＤＭＣ 共沸体系的热力学气液平衡研究相对

较少ꎬ不同的文献中其热力学参数也不尽相同ꎬ尤其

在高压条件下的实验数据缺失ꎬ因此得到的模型在

外推至高压条件使用时会产生较大的偏差ꎮ
因此ꎬ本文以甲醇与 ＤＭＣ 共沸体系为研究对

象ꎬ针对不同文献中的热力学参数进行整理、对比及

分析ꎬ筛选出较为合理、准确的热力学参数ꎬ并进行

甲醇与 ＤＭＣ 变压精馏工艺研究ꎮ 为进一步实现

节能降耗ꎬ对工艺的换热系统进行了对比优化分

析ꎬ提出一套数据准确、工艺稳定、过程节能的甲

醇与 ＤＭＣ 变压精馏工艺ꎬ为工业生产提供一定的

科学指导ꎮ
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１　 流程简述

在 ＤＭＣ－甲醇变压精馏工艺中ꎬＤＭＣ 与甲醇混

合物首先进入高压塔ꎬ在高压塔中进行精馏分离ꎬ塔
底得到 ＤＭＣ 产品ꎬ塔顶得到 ＤＭＣ－甲醇高压共沸物

并送去低压精馏塔ꎮ 在低压精馏塔中ꎬ通过精馏分

离ꎬ塔底得到甲醇产品ꎬ塔顶则为 ＤＭＣ－甲醇的低压

共沸物并返回至高压共沸塔进行循环ꎮ 工艺流程如

图 １ 所示ꎮ

１—高压塔(Ｔ－１０１)ꎻ２—冷凝器(Ｅ－１０１)ꎻ３—再沸器(Ｅ－１０２)ꎻ

４—低压塔(Ｔ－１０２)ꎻ５—冷凝器(Ｅ－１０３)ꎻ６—再沸器(Ｅ－１０４)

图 １　 甲醇－ＤＭＣ 变压精馏工艺流程图

２　 热力学分析

２􀆰 １　 热力学数据整理

李春山等[１] 基于常压气液平衡数据[２] 和高压

共沸数据[３]ꎬ采用 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型对甲醇－ＤＭＣ 二

元交互作用参数进行了回归ꎮ 刘立新等[４] 也采用

了该热力学数据ꎮ 其参数值如表 １ 所示ꎮ
表 １　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 １

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ

甲醇 ＤＭＣ －０􀆰 ２２３６ ２􀆰 ２９５４ ２２１􀆰 ０４３ －１５３４􀆰 ９７

张建海等[５] 基于实验数据ꎬ采用 ＵＮＩＱＵＡＣ 模

型回归后得到热力学数据ꎬ如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 ２

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ

甲醇 ＤＭＣ －２􀆰 １２７９５ ２􀆰 ８７４９８ ６８３􀆰 ４２２ －１２０５􀆰 ６

Ｙｕ 等[６] 针对两套不同的 ＤＭＣ 工艺ꎬ 基于

ＵＮＩＱＵＡＣ 模型ꎬ分别采用两种不同的二元交互参

数ꎬ如表 ３、表 ４ 所示ꎮ

表 ３　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 ３

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ
甲醇 ＤＭＣ －０􀆰 ０８０８４８３ １􀆰 ５４７０６ ３７􀆰 ４６２６ －８３８􀆰 ０２２

表 ４　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 ４

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ
甲醇 ＤＭＣ ０ ０ －１８􀆰 ０６５ －２６３􀆰 ５８

Ｈｕ 等[７] 基于 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型得到的二元交互

参数如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 ５

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ Ｃｉｊ Ｃ ｊｉ

甲醇 ＤＭＣ ２􀆰 ２９７ －９􀆰 ４８２ ５３９􀆰 １ －４０９􀆰 ９ －０􀆰 ７２９ １􀆰 ７７４

Ｇｕ 等[８]基于 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型得到的二元交互

参数如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 甲醇－ＤＭＣ 二元交互作用参数 ６

ｉ ｊ ａｉｊ ａ ｊｉ ｂｉｊ ｂ ｊｉ Ｃｉｊ Ｃ ｊｉ

甲醇 ＤＭＣ －２􀆰 ０６ ２􀆰 ６６ ６４２􀆰 ５６ －１１０４􀆰 ８０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

２􀆰 ２　 热力学数据分析

针对以上 ６ 组不同的二元交互参数ꎬ本文基于

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对常压气液相平衡数据及加压下的

共沸组成数据进行了分析ꎬ结果如图 ２ 所示ꎮ

１—实验数据ꎻ２—模拟数据 １ꎻ３—模拟数据 ２ꎻ４—模拟数据 ３ꎻ

５—模拟数据 ４ꎻ６—模拟数据 ５ꎻ７—模拟数据 ６

图 ２　 不同二元交互参数及实验数据图

从图 ２ 中可以看出ꎬ模拟数据 １ 及模拟数据 ５
与实验数据偏差较大ꎬ而模拟数据 ２ ~ ４ 的偏差均

较小ꎮ
同时ꎬ考虑到加压精馏过程ꎬ基于高压下甲醇－

ＤＭＣ 的共沸点数据ꎬ将不同的模拟数据与其进行对

比ꎬ结果如表 ７ 所示ꎮ
可看出ꎬ只有模拟数据 ４ 的计算结果与实验数

据较为接近ꎮ 因此本文选择表 ４ 中的二元交互参数

作为甲醇－ＤＭＣ 变压精馏工艺设计的热力学参数ꎮ
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表 ７　 高压下甲醇－ＤＭＣ 的共沸点实验及模拟数据

压力 /

ＭＰａ

实验数据 模拟数据 １ 模拟数据 ２ 模拟数据 ３ 模拟数据 ４ 模拟数据 ５ 模拟数据 ６

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

共沸

温度 /

Ｋ

共沸点

组成－

甲醇

０􀆰 １０１３ ３３７􀆰 １５ ０􀆰 ７０００ ３３７􀆰 ５５ ０􀆰 ７３４０ ３３６􀆰 ９３ ０􀆰 ７０９１ ３３６􀆰 ９９ ０􀆰 ６９７２ ３３６􀆰 ９４ ０􀆰 ７０４４ ３３６􀆰 ７８ ０􀆰 ７２２７ ３３６􀆰 ９０ ０􀆰 ７１４０

０􀆰 ２０２６ ３５５􀆰 １５ ０􀆰 ７３４０ ３５６􀆰 ３２ ０􀆰 ７９７７ ３５５􀆰 ７３ ０􀆰 ７４９４ ３５６􀆰 １２ ０􀆰 ７９８３ ３５５􀆰 ８６ ０􀆰 ７４９４ ３５５􀆰 ５７ ０􀆰 ７５８７ ３５８􀆰 ２２ ０􀆰 ７６２１

０􀆰 ４０５２ ３７７􀆰 １５ ０􀆰 ７９３０ ３７７􀆰 ６３ ０􀆰 ９０３８ ３７７􀆰 １９ ０􀆰 ８０８９ ３７７􀆰 ６４ ０􀆰 ９５３１ ３７７􀆰 ３０ ０􀆰 ８０３５ ３７７􀆰 ０４ ０􀆰 ８１１６ ３７７􀆰 ２０ ０􀆰 ８１４９

０􀆰 ６０７８ ３９１􀆰 １５ ０􀆰 ８２５０ ３９１􀆰 ４４ ０􀆰 ９９９８ ３９１􀆰 １５ ０􀆰 ８５５４ 无共沸 ４０１􀆰 ７６ ０􀆰 ８４０７ ３９１􀆰 ０２ ０􀆰 ８５２４ ３９１􀆰 １６ ０􀆰 ８５９７

０􀆰 ８１０４ ４０２􀆰 １５ ０􀆰 ８５２０ 无共沸 ４０１􀆰 ７６ ０􀆰 ８９５２ 无共沸 ４０３􀆰 １５ ０􀆰 ８７４１ ４０１􀆰 ６５ ０􀆰 ８８６８ ４０１􀆰 ７６ ０􀆰 ８９７２

１􀆰 ０１３０ ４１１􀆰 １５ ０􀆰 ８７６０ 无共沸 ４１０􀆰 ３９ ０􀆰 ９３０５ 无共沸 ４１０􀆰 ３６ ０􀆰 ８９４９ ４１０􀆰 ３２ ０􀆰 ９１７０ ４１０􀆰 ３９ ０􀆰 ９３０１

１􀆰 ５１９０ ４２８􀆰 １５ ０􀆰 ９３００ 无共沸 无共沸 无共沸 ４２６􀆰 ９９ ０􀆰 ９４４７ ４２７􀆰 ０１ ０􀆰 ９８０１ ４２７􀆰 ０２ ０􀆰 ９９９５

３　 变压精馏工艺流程模拟

３􀆰 １　 分离压力的选择

在变压精馏设计工艺中ꎬ高压塔与低压塔操作

压力的选择非常重要ꎮ 当高压塔与低压塔的操作压

力相差较小时ꎬ共沸物组成沸点相差较小ꎬ不易进行

分离ꎮ 当操作压力相差较大时ꎬ虽然有利于共沸物

的分离ꎬ但是会提高高压塔的温位及能耗ꎮ 因此ꎬ需
对分离压力进行选择ꎮ 从表 ７ 中可以看出ꎬ随着操

作压力由 ０􀆰 １０１ ３ ＭＰａ 上升至 １􀆰 ５１９ ＭＰａ 时ꎬ模拟

数据 ４ 的共沸组成从甲醇 ７０􀆰 ４４％ (质量分数ꎬ后
同)增加到了 ９４􀆰 ４７％ꎮ 考虑到设计参数ꎬ本文取高

压塔设计压力为 １􀆰 ２ ＭＰａꎬ低压塔为 ０􀆰 １０１ ＭＰａꎮ
３􀆰 ２　 工艺流程模拟

在设计过程中ꎬ 本文以某碳酸酯类项目中

ＤＭＣ－甲醇的混合物为分离原料ꎬ操作温度、压力及

流量如表 ８ 所示ꎬ组成如表 ９ 所示ꎮ
表 ８　 进料操作条件

操作条件 温度 / ℃ 压力 / ＭＰａ 进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)
数值 ４０􀆰 ０ １􀆰 ５ １０００

表 ９　 原料组成

组成 甲醇 水

质量分数 ０􀆰 ６６２０ ０􀆰 ３３８０

４　 模拟结果与优化

４􀆰 １　 高压塔的优化

４􀆰 １􀆰 １　 塔板数的优化

以高压塔塔板数为变量、精馏塔再沸器负荷及

塔底 ＤＭＣ 纯度为目标进行优化分析ꎬ结果如图 ３
所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—ＤＭＣ

图 ３　 高压塔塔板数优化

从图 ３ 可以看出ꎬ随着塔板的增加ꎬ塔底 ＤＭＣ
的纯度不断上升并趋于稳定ꎬ因此取最佳塔板数为

２８ 块ꎮ
４􀆰 １􀆰 ２　 进料位置的优化

以原料进料位置及 ＤＭＣ－甲醇低压共沸物进料

位置为变量、精馏塔再沸器负荷及塔底 ＤＭＣ 纯度为

目标进行优化分析ꎬ结果如图 ４、图 ５ 所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—ＤＭＣ

图 ４　 高压塔原料进料位置优化

从图 ４ 和图 ５ 可以看出ꎬ高压塔原料进料及循

环共沸物进料最佳位置为第 １８ 块及第 １０ 块塔板ꎮ

􀅰７６３􀅰
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１—能耗ꎻ２—ＤＭＣ

图 ５　 高压塔循环共沸物进料位置优化

４􀆰 １􀆰 ３　 回流比的优化

以高压塔回流比为变量、精馏塔再沸器负荷及

塔底 ＤＭＣ 纯度为目标进行优化分析ꎬ结果如图 ６
所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—ＤＭＣ

图 ６　 高压塔回流比优化

从图 ６ 可以看出ꎬ随着回流比的增加ꎬ塔底

ＤＭＣ 的纯度不断上升并趋于稳定ꎬ塔底再沸器能耗

不断上升ꎬ因此取最佳回流比为 １􀆰 ８ꎮ
４􀆰 ２　 低压塔的优化

４􀆰 ２􀆰 １　 塔板数的优化

以低压塔塔板数为变量、精馏塔再沸器负荷及

塔底甲醇纯度为目标进行优化分析ꎬ结果如图 ７
所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—甲醇

图 ７　 低压塔塔板数优化

从图 ７ 可以看出ꎬ随着塔板数的增加ꎬ塔底甲醇

的纯度不断上升并趋于稳定ꎬ塔底再沸器能耗不断

下降并趋于稳定ꎬ因此取最佳塔板数为 ４８ꎮ

４􀆰 ２􀆰 ２　 进料位置的优化

以低压塔进料位置为变量、精馏塔再沸器负荷

及塔底甲醇纯度为目标进行优化分析ꎬ结果如图 ８
所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—甲醇

图 ８　 低压塔进料位置优化

从图 ８ 可以看出ꎬ随着进料位置的下移ꎬ塔底甲

醇的纯度不断下降ꎬ塔底再沸器能耗不断上升ꎬ因此

取最佳进料位置为 １１ꎮ
４􀆰 ２􀆰 ３　 回流比的优化

以低压塔回流比为变量、精馏塔再沸器负荷及

塔底甲醇纯度为目标进行优化分析ꎬ结果如图 ９
所示ꎮ

１—能耗ꎻ２—甲醇

图 ９　 低压塔回流比优化

从图 ９ 可以看出ꎬ随着回流比的增加ꎬ塔底甲醇

的纯度不断上升并趋于稳定ꎬ塔底再沸器能耗不断

上升ꎬ因此取最佳回流比为 ３􀆰 ６ꎮ
４􀆰 ２􀆰 ４　 换热系统研究

采用变压精馏工艺后ꎬ可将甲醇－ＤＭＣ 共沸体

系进行分离ꎬ经计算可以发现ꎬ高压塔顶的冷凝温度

为 １４４􀆰 ０４℃、能耗为 ０􀆰 ８９５ ＭＷꎬ低压塔塔底的再沸

器温度为 ７１􀆰 ８０℃、能耗为 ０􀆰 ８９４ ＭＷꎮ 因此ꎬ可以

将高压塔的塔顶蒸汽作为低压塔塔底再沸器热负荷

进行热耦合ꎮ 热耦合的工艺流程如图 １０ 所示ꎮ
４􀆰 ３　 优化结果分析

经过对高压、低压精馏塔进行优化设计后ꎬ设备

参数如表 １０ 所示ꎮ
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１—高压塔(Ｔ－１０１)ꎻ２—再沸器(Ｅ－１０２)ꎻ３—低压塔(Ｔ－１０２)ꎻ

４—冷凝器(Ｅ－１０３)ꎻ５—再沸器(Ｅ－１０４)

图 １０　 ＤＭＣ－甲醇变压精馏热耦合工艺流程图

表 １０　 设备参数计算结果

设备 高压塔 低压塔

操作压力 / ＭＰａ １􀆰 ２ ０􀆰 １０１

塔板数 ２８ ４８

回流比 １􀆰 ８ ３􀆰 ８

冷凝器能耗 / ＭＷ －０􀆰 ８９５ －１􀆰 ０１４

再沸器能耗 / ＭＷ １􀆰 ０６３ ０􀆰 ８９４

冷凝器温度 / ℃ １４４􀆰 ０４ ６３􀆰 ７４

再沸器温度 / ℃ １９３􀆰 ７６ ７１􀆰 ８０

经计算后ꎬ ＤＭＣ 及甲醇产品纯度均可达到

９９􀆰 ９９％以上ꎮ
采用热耦合技术后ꎬ实现了整个变压精馏工艺

中 冷 凝 负 荷 降 低 ４６􀆰 ８８％ꎬ 再 沸 器 负 荷 降 低

４５􀆰 ６８％ꎬ最终可减少冷却水消耗量 ７７􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ减少

低压蒸汽消耗量 １􀆰 ５ ｔ / ｈꎮ

５　 结论

本文针对 ＤＭＣ－甲醇精馏工艺进行了研究ꎬ对
不同文献中 ＤＭＣ－甲醇体系的热力学参数进行了整

理、对比及分析ꎬ结合文献中的实验数据ꎬ筛选出了

较为合理、准确的二元交互参数ꎮ 基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
软件ꎬ对不同压力下 ＤＭＣ－甲醇体系的共沸情况进

行了热力学分析ꎬ验证了变压精馏分离该共沸体系

的热力学可行性ꎬ同时搭建了 ＤＭＣ－甲醇变压精馏

工艺ꎬ并进行了高压塔及低压塔的参数优化分析ꎮ
为进一步提高精馏工艺过程中的能量利用效率ꎬ提
出了高低压精馏热耦合工艺ꎮ 采用热耦合技术后ꎬ
冷凝负荷降低 ４６􀆰 ８８％ꎬ再沸器负荷降低 ４５􀆰 ６８％ꎬ
最终可减少冷却水消耗量 ７７􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ减少低压蒸汽

消耗量 １􀆰 ５ ｔ / ｈꎬ有效提高了 ＤＭＣ 与甲醇分离过程

中的能耗ꎬ对 ＤＭＣ－甲醇分离的工业化应用具有指

导意义ꎮ

参考文献

[１] 李春山ꎬ张香平ꎬ张锁江ꎬ等.加压－常压精馏分离甲醇－碳酸二甲

酯的相平衡和流程模拟[ Ｊ] .过程工程学报ꎬ２００３ꎬ３( ５):４５３－

４５８.
[２] 杨靖ꎬ杨梅ꎬ屈雅茹ꎬ等.变压分离甲醇与碳酸二甲酯的工艺模拟

[Ｊ] .蚌埠学院报ꎬ２０１６ꎬ５(５):３８－４１.
[３] Ｓｈｉ Ｙ ＨꎬＬｉｕ Ｈ Ｌ.Ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｓ ｏｆ ｉｓｏｔｈｅｒｍａｌ ｖａｐｏｒ￣ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉ￣

ｕｍ ｏｆ ｂｉｎａｒｙｍｅｔｈａｎｏｌ / ｄｉｍｅｔｈｙｌ ｃａｒｂｏｎａｔｅ ｓｙｓｔｅｍ ｕｎｄｅｒ ｐｒｅｓｓｕｒｅ[Ｊ] .
Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａꎬ２００５ꎬ２３４:１－１０.

[４] 刘立新ꎬ李鲁闽ꎬ刘桂丽ꎬ等.碳酸二甲酯－甲醇共沸体系分离的

模拟与控制[Ｊ] .化工进展ꎬ２０１７ꎬ３６(３):８５２－８６１.
[５] 张建海ꎬ秦俏ꎬ任琪ꎬ等.反应精馏合成碳酸二甲酯过程优化及热

集成研究[Ｊ] .现代化工ꎬ２０２０ꎬ４０(７):２２６－２２９.
[６] Ｙｕ Ｂ ＹꎬＣｈｅｎ Ｍ Ｋ.Ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ ｏｎ ＣＯ２ ｕｔｉｌｉｚａｔｉｏｎ ｔｈｒｏｕｇｈ ｒｉｇｏｒｏｕｓ

ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ:Ｃｏｎｖｅｒｔｉｎｇ ＣＯ２ ｔｏ ｄｉｍｅｔｈｙｌ ｃａｒｂｏｎａｔｅ [ Ｊ] . Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆
Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｒｅｓｅａｒｃｈꎬ２０１８ꎬ５７:６３９－６５２.

[７] Ｈｕ Ｘ Ｔꎬ Ｃｈｅｎｇ Ｈ Ｙ. Ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｆ ｄｉｒｅｃｔ ｓｙｎｔｈｅｓｉｓ ｏｆ ｄｉｍｅｔｈｙｌ
ｃａｒｂｏｎａｔｅ ｆｒｏｍ ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ＣＯ２ ｉｎｔｅｎｓｉｆｉｅｄ ｂｙ ｉｎ￣ｓｉｔｕ ｈｙｄｒａｔｉｏｎ￣ａｓ￣
ｓｉｓｔｅｄ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｓｉｄｅ ｒｅａｃｔｏｒ[Ｊ] .Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ
＆ Ｐｒｏｃｅｓｓｉｎｇ:Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｉｎｔｅｎｓｉｆｉｃａｔｉｏｎꎬ２０１８ꎬ１２９:１０９－１１７.

[８] Ｇｕ Ｘ ＣꎬＺｈａｎｇ Ｘ Ｃ.Ｔｅｃｈｎｉｃａｌ￣ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔａｌ ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ ｏｆ ＣＯ２ ｃｏｎ￣
ｖｅｒｓｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｔｏ ｄｉｍｅｔｈｙｌ ｃａｒｂｏｎａｔｅ / ｅｔｈｙｌｅｎｅ ｇｌｙｃｏｌ[ Ｊ] .Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ
Ｃｌｅａｎｅｒ Ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎꎬ２０２１ꎬ２８８:１２５５９８.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜

　 　 (上接第 ３６４ 页)
[１６] 宋星星ꎬ朱泽华ꎬ黄敬ꎬ等.热敏性废碱液蒸发过程的强化传热

[Ｊ] .化学工业与工程ꎬ２００３ꎬ(２):１２３－１２５.
[１７] Ｐａｎ Ｌ ＳꎬＷａｎｇ Ｈ ＸꎬＣｈｅｎ Ｑ Ｙꎬｅｔ ａｌ.Ｔｈｅｏｒｅｔｉｃａｌ ａｎｄ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ

ｓｔｕｄｙ ｏｎ ｓｅｖｅｒａｌ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔｓ ｏｆ ｍｏｄｅｒａｔｅｌｙ ｈｉｇｈ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｈｅａｔ
ｐｕｍｐ[Ｊ] .Ａｐｐｌｉｅｄ Ｔｈｅｒｍａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ２０１１ꎬ３１(１１－１２):１８８６－

１８９３.
[１８] Ｍａ ＸꎬＣｈｅｎ ＪꎬＳｈａ Ｑꎬｅｔ ａｌ.Ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｈｅａｔ ｔｒａｎｓｆｏｒｍｅｒ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓ￣

ｔｉｃｓ ｆｏｒ ｗａｓｔｅ ｈｅａｔ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｉｎ ｓｙｎｔｈｅｔｉｃ ｒｕｂｂｅｒ ｐｌａｎｔ[Ｊ] .Ａｃｔａ Ｅｎｅｒ￣
ｇｉａｅ Ｓｏｌａｒｉｓ Ｓｉｎｉｃａꎬ２００３ꎬ２４(３):４２１－４２６.

[１９] Ｋａｒａｇｏｚ ＳꎬＹｉｌｍａｚ ＭꎬＣｏｍａｋｌｉ Ｏꎬｅｔ ａｌ.Ｒ１３４ａ ａｎｄ ｖａｒｉｏｕｓ ｍｉｘｔｕｒｅｓ

ｏｆ Ｒ２２ / Ｒ１３４ａ ａｓ ａｎ ａｌｔｅｒｎａｔｉｖｅ ｔｏ Ｒ２２ ｉｎ ｖａｐｏｕｒ ｃｏｍｐｒｅｓｓｉｏｎ ｈｅａｔ

ｐｕｍｐｓ[ Ｊ] . Ｅｎｅｒｇｙ Ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ａｎｄ Ｍａｎａｇｅｍｅｎｔꎬ ２００４ꎬ ４５ ( ２):

１８１－１９６.

[２０] Ｌｉ ＸꎬＷｕ ＷꎬＺｈａｎｇ Ｘꎬｅｔ ａｌ.Ｅｎｅｒｇｙ ｓａｖｉｎｇ ｐｏｔｅｎｔｉａｌ ｏｆ ｌｏｗ ｔｅｍｐｅｒａ￣

ｔｕｒｅ ｈｏｔ ｗａｔｅｒ ｓｙｓｔｅｍ ｂａｓｅｄ ｏｎ ａｉｒ ｓｏｕｒｃｅ ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎ ｈｅａｔ ｐｕｍｐ[Ｊ] .

Ａｐｐｌｉｅｄ Ｔｈｅｒｍａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ２０１２ꎬ４８:３１７－３２４.

[２１] 王沣浩ꎬ王志华ꎬ郑煜鑫.低温环境下空气源热泵的研究现状及

展望[Ｊ] .制冷学报ꎬ２０１３ꎬ３４(５):４７－５４.

[２２] Ｈｕａｎｇ ＨꎬＱｉｎ ＺꎬＬｉ Ｑꎬｅｔ ａｌ. Ｈｅａｔｉｎｇ ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｆ ａｉｒ￣

ｓｏｕｒｃｅ ｈｅａｔ ｐｕｍｐ ｃｈｉｌｌｅｒ ｗｉｔｈ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔ Ｒ４１０Ａ ａｔ ｖａｒｉｅｄ ｅｎｖｉｒｏｎ￣

ｍｅｎｔ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ[Ｊ] .Ｃｒｙｏｇｅｎｉｃｓꎬ２００８ꎬ(１):４５－４９.■

􀅰９６３􀅰


