
第 ４４ 卷第 ３ 期 现代化工 Ｍａｒ. ２０２４
２０２４ 年 ３ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺研究
窦欣宇ꎬ刘　 沙ꎬ姚　 洪ꎬ王红星∗

(天津科技大学化工与材料学院ꎬ天津 ３００４５７)
摘要:以反应精馏隔壁塔替换传统的反应精馏塔ꎬ形成了新型双向反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺ꎬ并通过灵敏度分析和遗

传算法对工艺流程进行了优化ꎬ优化后的反应精馏隔壁塔工艺与传统反应精馏工艺相比年度总费用减少 １０􀆰 １５％ꎬＣＯ２ 排放速

率降低 ３１􀆰 ７５％ꎬ乳酸收率提升 ４􀆰 ６８％ꎮ
关键词:反应精馏隔壁塔ꎻ乳酸ꎻ遗传算法ꎻ优化

中图分类号:ＴＱ０３　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２４)０３－０２２５－０５
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ０２５３－４３２０.２０２４.０３.０４０　

Ｓｔｕｄｙ ｏｎ ｌａｃｔｉｃ ａｃｉｄ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｉｎ ａ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ
ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ

ＤＯＵ Ｘｉｎ￣ｙｕꎬ ＬＩＵ Ｓｈａꎬ ＹＡＯ Ｈｏｎｇꎬ ＷＡＮＧ Ｈｏｎｇ￣ｘｉｎｇ∗

(Ｃｏｌｌｅｇｅ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ ａｎｄ Ｍａｔｅｒｉａｌｓ Ｓｃｉｅｎｃｅꎬ Ｔｉａｎｊｉｎ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｓｃｉｅｎｃｅ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ
Ｔｉａｎｊｉｎ ３００４５７ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ａ ｎｅｗ ｂｉ￣ｄｉｒｅｃｔｉｏｎａｌ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｉｓ ｄｅｖｅｌｏｐｅｄ ｆｏｒ ｔｈｅ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ
ｌａｃｔｉｃ ａｃｉｄ ｔｈｒｏｕｇｈ ｒｅｐｌａｃｉｎｇ ａ ｔｒａｄｉｔｉｏｎａｌ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ ｗｉｔｈ ａ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ.Ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓ ｉｓ
ｏｐｔｉｍｉｚｅｄ ｖｉａ ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ ａｎａｌｙｓｉｓ ａｎｄ ｇｅｎｅｔｉｃ ａｌｇｏｒｉｔｈｍｓ. Ｃｏｍｐａｒｅｄ ｔｏ ｔｈｅ ｔｒａｄｉｔｉｏｎａｌ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ ｔｈｅ
ｏｐｔｉｍｉｚｅｄ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｒｅｄｕｃｅｓ ｔｈｅ ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔ ｂｙ １０􀆰 １５％ ａｎｄ ＣＯ２ ｅｍｉｓｓｉｏｎ
ｒａｔｅ ｂｙ ３１􀆰 ７５％ꎬａｎｄ ｉｍｐｒｏｖｅｓ ｌａｃｔｉｃ ａｃｉｄ ｙｉｅｌｄ ｂｙ ４􀆰 ６８％.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｒｅａｃｔｉｖｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎꎻ ｌａｃｔｉｃ ａｃｉｄꎻ ｇｅｎｅｔｉｃ ａｌｇｏｒｉｔｈｍｓꎻ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

　 收稿日期:２０２３－０４－２５ꎻ修回日期:２０２４－０１－１２
　 作者简介:窦欣宇(１９９５－)ꎬ女ꎬ硕士生ꎻ王红星(１９７８－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ教授ꎬ研究方向为化工强化、化工过程系统工程ꎬ通讯联系人ꎬｗａｎｇｈｘ＠ ｔｕｓｔ.

ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 乳酸作为一种绿色环保可再生的化工原料ꎬ具
有广泛的应用前景[１－２]ꎮ 乳酸提纯成本占总生产成

本的 ３０％ ~ ５０％[３]ꎬ是制约乳酸生产的技术瓶颈和

难点所在ꎬ迫切需要研究出一种更为经济、有效的乳

酸提纯方法ꎮ 目前ꎬ酯化水解法提纯乳酸因污染小、
流程简单、设备投资低等特点ꎬ逐渐成为研究的热

点[４－５]ꎮ 酯化水解法是将发酵生产的粗乳酸与醇类

物质生成较易挥发的酯类后ꎬ通过蒸馏将乳酸酯与

杂质分离ꎬ再将乳酸酯水解得到乳酸的一种方法ꎬ最
早于 １９９３ 年由美国专利所提出[６]ꎮ 随后与反应精

馏结合形成了传统反应精馏两塔提纯乳酸工艺[７－９]ꎮ
反应精馏隔壁塔是过程强化的典型代表ꎬ集合

了隔壁塔和反应精馏二者的优点ꎮ 与反应精馏相

比ꎬ将原有需要两塔实现的工艺集成到单塔内完成ꎬ
具有更简洁的塔设备和更低的能耗[１０]ꎮ 酯化水解

法提纯乳酸与反应精馏隔壁塔相结合ꎬ将进一步降

低工艺的能耗和设备投资ꎮ Ｐａｚｍｉｎｏ－Ｍａｙｏｒｇａ 等[１１]

设计了一种反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺流程ꎬ该
工艺将乳酸的收率提升到了 ９５％以上ꎬ且较传统工

艺相比能耗降低 １３％~２７％ꎮ 反应精馏隔壁工艺在

乳酸提纯上更具优势ꎬ但反应精馏隔壁塔提纯乳酸

工艺的研究仍不完善ꎮ 因此ꎬ提出了一种反应精馏

耦合隔壁塔提纯乳酸的工艺流程ꎬ并通过灵敏度分

析与遗传算法优化确定了最优工艺参数ꎮ

１　 热力学模型和动力学方程

研究证明ꎬ酯化水解法中选用甲醇与乳酸作为

反应体系[９]ꎬ能更好地节约成本ꎬ因此选用甲醇作

为反应物ꎮ 以乳酸和甲醇为原料的提纯乳酸反应体

系如式(１) ~式(３)所示:
ＣＨ３ＯＨ ＋ Ｃ３Ｈ６Ｏ３ 􀜩􀜨􀜑 Ｃ４Ｈ８Ｏ３ ＋ Ｈ２Ｏ (１)

２Ｃ３Ｈ６Ｏ３ 􀜩􀜨􀜑 Ｃ６Ｈ１０Ｏ５ ＋ Ｈ２Ｏ (２)
Ｃ３Ｈ６Ｏ３ ＋ Ｃ６Ｈ１０Ｏ５ 􀜩􀜨􀜑 Ｃ９Ｈ１４Ｏ７ ＋ Ｈ２Ｏ (３)

　 　 该反应体系为可逆反应ꎬ且乳酸会发生自聚ꎬ所
以反应体系中包括乳酸(Ｃ３Ｈ６Ｏ３)、甲醇(ＣＨ３ＯＨ)、
乳酸甲酯(Ｃ４Ｈ８Ｏ３)、乳酸二聚体(Ｃ６Ｈ１０Ｏ５)、乳酸三

聚体(Ｃ９Ｈ１４Ｏ７)和水(Ｈ２Ｏ)６ 种物质ꎮ 此反应体系

为强非理性混合体系ꎬ且含有缔合作用较强的羧酸ꎬ
并且组分间的二元交互作用参数存在缺失ꎬ因此选

用 ＵＮＩＦＡＣ－ＨＯＣ 模型[１２－１３]进行模拟ꎮ
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模拟中使用的 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ ３６ 为催化剂ꎬ根据

Ｐａｚｍｉｎｏ－Ｍａｙｏｒｇａ 等[１１] 的研究并经过转化[１４]ꎬ乳酸

提纯过程相关反应的力学方程及参数如表 １ 所示ꎮ
表 １　 乳酸与甲醇可逆反应动力学方程及参数

反应速率表达式 类型

指前因子 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｍ－３􀅰

ｓ－１)

活化能 /
(ｋＪ􀅰

ｋｍｏｌ－１)

ｒ１ ＝ｍｃａｔ(ｋ１ｆａＬＡａＭｅＯＨ－ｋ１ｒａＭＬａｗａｔｅｒ) 正反应 ８６８００００ ４８７３３

　 逆反应 ４２４０００ ４８４８７

ｒ２ ＝ｍｃａｔ(ｋ２ｆｘ２ＬＡ－ｋ２ｒｘＤｉ－ＬＡｘｗａｔｅｒ) 正反应 ８０００ ５２０００

　 逆反应 ３９９６０ ５２０００

ｒ３ ＝ｍｃａｔ(ｋ３ｆｘＬＡｘＤｉ－ＬＡ－ｋ３ｒｘＴｒｉ－ＬＡｘｗａｔｅｒ) 正反应 ２２８０ ５０８００

　 逆反应 １１４００ ５０８００

表中ꎬｒ 为反应速率ꎬｋｍｏｌ / ｓꎻｍｃａｔ为催化剂质量ꎬ
ｋｇꎻｋｆ 为正反应速率常数ꎬｋｍｏｌ / (ｋｇ􀅰ｓ)ꎻｋｒ 为逆反应

速率常数ꎬｋｍｏｌ / ( ｋｇ􀅰ｓ)ꎻαｉ 为活度系数ꎻｘｉ 为摩尔

分数ꎻＬＡ 为乳酸ꎻＭｅＯＨ 为甲醇ꎻＭＬ 为乳酸甲酯ꎻ
Ｄｉ－ＬＡ 为乳酸二聚体ꎻＴｒｉ－ＬＡ 为乳酸三聚体ꎮ

２　 反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺

２􀆰 １　 反应精馏提纯乳酸工艺

常规反应精馏提纯乳酸工艺如图 １ 所示ꎮ 工艺

中包含酯化塔 Ｃ－１、水解塔 Ｃ－２ 和回收塔 Ｃ－３ꎬ经
过预浓缩的粗乳酸和甲醇进入到 Ｃ－１ 内酯化ꎬ乳酸

甲酯和部分甲醇从 Ｃ－１ 塔顶采出ꎬ杂质从塔底排

出ꎮ 乳酸甲酯、甲醇和补充的水在 Ｃ－２ 内进行水

解ꎬ水解后从塔底或得产品乳酸ꎬ之后在 Ｃ－３ 内回

收甲醇ꎮ

图 １　 传统反应精馏提纯乳酸工艺流程

２􀆰 ２　 隔壁反应精馏提纯乳酸工艺

反应精馏隔壁塔工艺则是将反应精馏工艺中的

酯化和水解塔合并在一个反应隔壁精馏塔内ꎬ隔壁

塔的隔板两侧分别进行酯化反应和水解反应ꎬ研究

选用的反应精馏隔壁塔如图 ２ 所示ꎬ设置有 １ 个冷

凝器和 ２ 个再沸器ꎬ隔板将塔分为 ３ 部分ꎬ左侧反应

区为酯化反应ꎬ右侧反应区为水解反应ꎬ上段为公共

精馏段ꎮ

图 ２　 反应精馏隔壁塔结构

依据反应精馏隔壁塔结构在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中使用

严格计算模块(ＲａｄＦｒａｃ)构建了等效的反应精馏隔

壁塔提纯乳酸工艺流程ꎬ如图 ３ 所示ꎬ粗乳酸和甲醇

进入反应精馏隔壁塔系统内在 Ｃ－１ 和 Ｃ－２ 内完成

酯化水解过程ꎬ杂质从 Ｃ－１ 塔底采出ꎬ甲醇经 Ｃ－２
塔顶循环回 Ｃ－１ꎬＣ－２ 塔釜的稀乳酸进入 Ｃ－３ 进行

脱水ꎬ废水从塔顶排出ꎬ塔釜采出产品乳酸ꎮ

图 ３　 反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺流程

２􀆰 ３　 流程优化

２􀆰 ３􀆰 １　 灵敏度初步分析

反应精馏隔壁塔的工艺参数众多ꎬ且对工艺本

身的能耗和产品纯度有着重要影响ꎮ 其中醇酸比对

于反应程度、反应段温度和副产物的多少都有影响ꎬ
已有研究证明选用 ３ ∶１的醇酸比[１５] 进行工艺设计

综合评价更好ꎬ因此确定醇酸比为 ３ ∶１ꎮ 确定醇酸

比后选取了 Ｃ－１、Ｃ－２、Ｃ－３ 理论板数ꎬ甲醇、粗乳酸

和 Ｃ－３ 的进料位置、反应段塔板数、分液比(ＬＳ)、
Ｃ－２ 和 Ｃ－３ 回流比等参数进行了单因素灵敏度分

析ꎮ 通过单因素灵敏度的分析得出 Ｃ－１ 和 Ｃ－３ 最

优理论板数分别为 ２５、２０ 块塔板ꎬＣ－２ 的最优理论

板数在 ４０~５０ 块塔板间ꎬ粗乳酸的最优进料位置在

２~１０ 块之间ꎬ甲醇的最佳进料位置为第 ２５ 块塔板ꎬ
Ｃ－３ 的最佳进料位置在 ４ ~ １５ 之间ꎬＣ－１ 和 Ｃ－２ 最

佳反应段数分别为 １２ 块和 ２３ 块ꎬＣ－２ 的回流比最
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佳值在 ３􀆰 ５~３􀆰 ７ 之间ꎬ较小的 Ｃ－３ 回流比就能达到

分离乳酸与水的要求ꎬ ＬＳ 的最佳值则在 ０􀆰 １２ ~
０􀆰 ２０ 间ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 遗传算法优化

反应精馏隔壁工艺是一种高度非线性热耦合精

馏过程ꎬ该过程的影响因素包括整数变量和连续变

量[１６]ꎬ且变量之间相互关联相互影响ꎮ Ａｓｐｅｎ 在优

化过程中只能分析单因素变量对整体的影响ꎬ对于

反应精馏隔壁塔工艺这种多因素变量的混合优化问

题则不太适用ꎮ 因此通过连用 ＭＡＴＬＡＢ 与 Ａｓｐｅｎ
实现遗传算法对工艺的优化ꎮ 遗传算法是基于孟德

尔遗传定律的一种随机优化算法ꎬ过程大致如图 ４
所示ꎮ

图 ４　 遗传算法优化流程

优化过程以年度总费用(ＴＡＣ)为优化目标ꎬ以
乳酸收率不低于 ９６％和塔釜温度不高于 １８９℃为约

束条件ꎬ通过单因素灵敏度分析ꎬ确定了优化变量为

粗乳酸、甲醇、Ｃ－１ 的进料位置(Ｆ１、Ｆ２、Ｆ３)ꎬＣ－２、
Ｃ－３ 的回流比(Ｒ１、Ｒ２)ꎬ分液比(ＬＳ)以及 Ｃ－２ 理论

板数(Ｎ)ꎬ优化变量范围如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 遗传算法优化变量及范围

优化变量 Ｆ１ Ｆ２ Ｆ３ Ｒ１ Ｒ２ ＬＳ Ｎ

优化范围 ２~１０ ２０~２５ ４~１５ ３􀆰 ３~４ ０􀆰 １~１ ０􀆰 １~０􀆰 ２２ ４０~５０

设定初始种群数目 ６０ꎬ交叉概率 ０􀆰 ９５ꎬ变异概

率 ０􀆰 ０５ꎬ最大迭代次数 ３５ 次[１７]ꎬ对反应精馏隔壁塔

工艺进行优化ꎬ对应的目标函数如式(４)所示:
Ｍｉｎ(ＴＡＣ) ＝ ｆ(Ｆ１ꎬＦ２ꎬＦ３ꎬＲ１ꎬＲ２ꎬＬＳꎬＮ)

ｓｕｂｊｅｃｔ ｔｏ:Ｘ１ ≥ ０􀆰 ９６ꎬＸ２ ≤ １８９ (４)

　 　 ＴＡＣ 的计算公式如下:
ＴＡＣ ＝ ＣＩ / Ｔ ＋ ＯＣ (５)

式中ꎬＯＣ 为操作费用ꎻＣＩ 为固定设备投资费用ꎻＴ
为资本回收年限ꎬ此处设定为 ３ꎮ

操作费用包括加热蒸汽费用、冷凝介质费用、催
化剂费用ꎮ 固定设备投资费用包括精馏塔及配件费

用、冷凝器再沸器建设费用、填料费用ꎮ 计算所涉及

公式与参数均列于表 ３[１８－２０]中ꎮ
表 ３　 ＴＡＣ 计算所需参数和相关公式

项目 计算公式或参数值

塔费用 / 美元 １７６４０×(Ｄ) １􀆰 ０６６×(Ｌ) ０􀆰 ８０２

塔径 / ｍ Ａｓｐｅｎ 内部计算

塔高 / ｍ (ＮＴ－２)×０􀆰 ４×１􀆰 ２

冷凝器建设用 / 美元 ７２９６×(Ａｃｏｎ) ０􀆰 ６５ꎬＡｃｏｎ ＝Ｑｃｏｎ / (Ｕｃｏｎ×ΔＴｃｏｎ)

冷凝器总传热系数 Ｕｃｏｎ ＝ ０􀆰 ８５２ ｋＷ / (Ｋ􀅰ｍ２)

冷凝器平均温差 / Ｋ ΔＴｃｏｎ ＝Ｔｃｏｎ－２８３

再沸器建设费用 / 美元 ７２９６×(Ａｒｅｂ) ０􀆰 ６５ꎬＡｒｅｂ ＝Ｑｒｅｂ / (Ｕｒｅｂ×ΔＴｒｅｂ)

再沸器总传热系数 Ｕｒｅｂ ＝ ０􀆰 ５６８ ｋＷ / (Ｋ􀅰ｍ２)

再沸器平均温差 / Ｋ ΔＴｒｅｂ ＝ ４３３－Ｔｒｅｂ

低压蒸汽 ７􀆰 ７８ 美元 / ＧＪ(ＬＰ ｓｔｅａｍꎬ０􀆰 ６ ＭＰａꎬ１６０℃)

中压蒸汽 ８􀆰 ２２ 美元 / ＧＪ(ＬＰ ｓｔｅａｍꎬ１􀆰 １ ＭＰａꎬ１８４℃)

高压蒸汽 ９􀆰 ８８ 美元 / ＧＪ(ＬＰ ｓｔｅａｍꎬ４􀆰 ２ ＭＰａꎬ２５４℃)

冷凝水 ０􀆰 ７２ 美元 / ＧＪ(Ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔꎬ３５℃)

低温冷凝水 ４􀆰 ４３ 美元 / ＧＪ(Ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔꎬ５℃)

催化剂费用 ４２􀆰 ８ 美元 / ｋｇ

填料费用 ３０００ 美元 / ｍ３

年操作总时长 / ｈ ８０００

通过 Ａｓｐｅｎ 稳态模拟与 ＭＡＴＬＡＢ 优化计算ꎬ经
过多次迭代计算得到优化曲线图和最优的参数值ꎬ
图 ５ 为遗传算法迭代优化曲线ꎬ表 ４ 为最优参数值ꎮ

图 ５　 遗传算法优化曲线

表 ４　 优化参数最优值

优化项目 Ｆ１ Ｆ２ Ｆ３ Ｒ１ Ｒ２ ＳＬ Ｎ ＴＡＣ / (美元􀅰ａ－１)

优化结果 ７ ２５ １２ ３􀆰 ５ ０􀆰 １ ０􀆰 １２６ ４５ ７􀆰 ８１×１０５

􀅰７２２􀅰
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３　 流程对比

在已有研究的基础上ꎬ经过灵敏度初步分析

和遗传算法的再次优化ꎬ最终得到了新型反应精

馏隔壁塔提纯乳酸工艺的最优流程参数如图 ６
所示ꎮ

图 ６　 反应精馏隔壁塔工艺流程的最优参数

　 　 对工艺进行性能评估ꎬ从 ３ 个方面与已有的 ２
种工艺进行对比:①经济性能ꎬ以 ＴＡＣ、冷凝器和再

沸器热负荷作为评价指标ꎻ②环境性能ꎬ以 ＣＯ２ 排

放量速率作为评价指标(温室气体 ＣＯ２ 导致全球变

暖进而引发众多环境问题ꎬＣＯ２ 排放速率可作为环

境评价指标对工艺流程进行评价[２１])ꎻ③生产性能ꎬ
以乳酸收率作为评价指标ꎮ 其中 ＣＯ２ 排放速率的

计算方式[１１]如式(６):
ＣＯ２ 排放速率 ＝

(再沸器热负荷 × ＣＯ２ 排放因子) / 效率因子 (６)

　 　 基于 ＵＳ－ＥＰＡ－ＲＵＬＥ－Ｅ９－５７１１ 计算了提纯乳

酸步骤相关的 ＣＯ２ 排放速率ꎮ 只考虑再沸器热负

荷的消耗ꎬ同时假设使用天然气作为燃料来计算ꎮ
天然气的 ＣＯ２ 排放因子为 ５􀆰 ５８９×１０－８ ｋｇ / Ｊꎬ效率因

子为 ０􀆰 ８５ꎮ 对于不同工艺流程的评价指标的详细

比较如表 ５ 中所示ꎮ
表 ５　 ３ 种流程对比详细信息

项目
传统精馏工艺 隔壁塔工艺

Ｓｕ[９] Ｐａｚｍｉｎｏ－Ｍａｙｏｒｇａ[１１] 本研究

乳酸进料位置 ２ ６ ７

甲醇进料位置 ２０ ２０ ２５

乳酸进料量 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

１０􀆰 １６５ ２２􀆰 ７ ２２􀆰 ６５

甲醇进料量 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

０􀆰 ２ ０􀆰 ８１ ０􀆰 ２１

Ｃ－１ 塔板数 ２１ ２５ ２５

Ｃ－２ 塔板数 ８９ ８９ ４５

Ｃ－３ 塔板数 ２１ ３０ ２０

Ｃ－１ 反应段 ２~２０(１９) ９~２０(１２) ９~２０(１２)

Ｃ－２ 反应段 ２~８８(８７) １１~４０(３０) １８~４０(２３)

Ｃ－１ 回流比 — — —

Ｃ－２ 回流比 — １􀆰 ６９６ ３􀆰 ５

Ｃ－３ 回流比 — ０􀆰 ９５６ ０􀆰 １

分液比 — ０􀆰 ２ ０􀆰 １２６

ＣＯ２ 排放速率 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

２７９􀆰 １３ ２７０􀆰 ３２ １８４􀆰 ４８

再沸器热负荷 / ｋＷ １１７９􀆰 ２１ １１４２ ７７９􀆰 ３６

冷凝器热负荷 / ｋＷ １１２８􀆰 ５９ １１３５ ８５６􀆰 ４６

ＴＡＣ / １０５ /

　 (美元􀅰ａ－１)

８􀆰 ６９ ８􀆰 ２９ ７􀆰 ８１

乳酸收率 / ％ ９１􀆰 ８ ９５􀆰 ７ ９６􀆰 ９

由表 ５ꎬ反应精馏隔壁塔工艺的性能都要优于

传统反应精馏工艺ꎬ新工艺与反应精馏工艺相比再

沸器热负荷减少 ３３􀆰 ９１％ꎬ 冷凝器热负荷减少

􀅰８２２􀅰
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２４􀆰 １１％ꎬＴＡＣ 减少 １０􀆰 １５％ꎬ ＣＯ２ 排放速率降低

３１􀆰 ７５％ꎬ乳酸收率提升 ４􀆰 ６８％ꎻ与 Ｐａｚｍｉｎｏ－Ｍａｙｏｒｇａ
等[１１]的隔壁工艺相比再沸器热负荷减少 ３３􀆰 ９１％ꎬ
冷凝器热负荷减少 ２４􀆰 ５４％ꎬＴＡＣ 减少 ５􀆰 ８４％ꎬＣＯ２

排放速率降低 ３１􀆰 ７５％ꎬ乳酸收率提升 １􀆰 ２５％ꎮ 综

合此种反应精馏隔壁塔工艺优于现有的 ２ 种工艺流

程ꎬ同时证明将隔壁反应精馏技术引入提纯乳酸工

艺的可行性和优势ꎮ

４　 结论

(１)提出了一种反应精馏隔壁塔提纯乳酸工艺

流程ꎬ通过灵敏度分析和遗传算法对工艺参数进行

优化ꎬ确定了最优工艺参数条件:Ｃ－１、Ｃ－２ 和 Ｃ－３
的理论板数分别为 ２５、４５ 和 ２０ꎬ粗乳酸、甲醇和 Ｃ－
３ 的进料位置为 ７、２５ 和 １２ꎬＣ－１ 和 Ｃ－２ 反应段塔

板数为 １２ 和 ２３ꎬ分液比为 ０􀆰 １２６ꎬＣ － ２ 回流比为

３􀆰 ５ꎬＣ－３ 回流为 ０􀆰 １ꎮ 在此工艺参数条件下使工艺

流程的乳酸回收率为 ９６􀆰 ９％ꎬＴＡＣ 为 ７􀆰 ８１×１０５ 美

元 / ａꎬＣＯ２ 排放速率为 １８４􀆰 ４８ ｋｇ / ｈꎮ
(２)在 ＴＡＣ、ＣＯ２ 排放速率、冷凝器再沸器热负

荷和乳酸收率等方面将新型工艺与现有的工艺进行

对比ꎬ结果表明新工艺流程在各个方面都优于现有

工艺ꎬ验证了新型反应精馏隔壁塔工艺流程在乳酸

提纯方面的优势和可行性ꎮ
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