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摘要:利用二级管式反应器耦合渗透分离装置ꎬ以对苯二甲酸(ＰＴＡ)和正丁醇为原料ꎬ在高温、高压条件下不使用催化剂实

现对苯二甲酸二丁酯(ＤＢＴ)的连续制备ꎮ 考察了反应温度、压力、停留时间、醇酸摩尔比等对最终二级酯化产物收率的影响ꎮ
结果表明ꎬ当反应温度为 ３６０℃、反应压力为 １６ ＭＰａ、反应停留时间为 ２５ ｍｉｎ、醇酸摩尔比为 ３０ ∶１时ꎬ原料 ＰＴＡ 一级酯化转化率

达到 ９０􀆰 ０６％ꎬ目标产物 ＤＢＴ 收率达到 ６６􀆰 １４％ꎻ二级酯化原料转化率达到 ９９􀆰 ０３％ꎬ目标产物 ＤＢＴ 收率达到 ８４􀆰 １８％ꎮ
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　 　 对苯二甲酸二丁酯(ＤＢＴ)是一种重要的化工聚

合物ꎬ主要应用于电缆料和其他 ＰＶＣ 制品的制造

中ꎬ也可作为增塑剂广泛应用于丁腈橡胶、硝酸纤维

素和合成橡胶中ꎻ还可应用于涂料添加剂、精密仪器

润滑剂等[１－２]ꎮ 传统合成 ＤＢＴ 采用对苯二甲酸

(ＰＴＡ)与正丁醇在催化剂作用下进行非均相间歇釜

式反应[３]ꎮ 然而釜式反应存在反应传质效率低、反
应慢、反应时间长、需要催化剂、反应平衡后难继续

正向进行反应、生成醚类副产物多等问题ꎮ 因此ꎬ笔
者设计开发了二级管式反应器与渗透分离工艺相结

合的方式ꎬ通过高温、高压强化传质传热效果ꎬ可避

免催化剂的使用ꎬ大幅缩短反应时间ꎬ减少副产物生

成ꎻ同时通过对生成水的及时分离ꎬ打破可逆反应平

衡ꎬ可实现反应持续正向进行[４－６ꎬ１１－１２]ꎮ ＰＴＡ 与正

丁醇在高温、高压条件下首先进行一步酯化制得中

间体单酸单酯ꎮ 通过控制反应温度、压力、醇酸摩尔

比、停留时间和酯化级数等参数ꎬ探索了利用二级管

式反应器连续制备 ＤＢＴ 的可行性ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验原料及溶剂

对苯二甲酸(ＰＴＡ)ꎬ杭州迈科瑞科技有限公司

生产ꎻ正丁醇ꎬ天津市光复科技发展有限公司生产ꎻ
氢氧化钠ꎬ天津市光复科技发展有限公司生产ꎻ去离

子水ꎬ天津石化研究院自制ꎮ
１􀆰 ２　 分析检测方法

液相色谱检测法:流动相为 Ｖ(乙腈) ∶Ｖ(０􀆰 １％
磷酸)＝ ７５ ∶２５ꎻ流速为 １􀆰 ０ ｍＬ / ｍｉｎꎻ色谱柱为 Ｃ１８ꎻ
柱温为 ３０℃ꎻ波长为 ２５４ μｍꎻ进样量为 １ μＬ 母液ꎮ
１􀆰 ３　 实验原理及工艺

对苯二甲酸(ＰＴＡ)与正丁醇发生酯化反应制备

对苯二甲酸二丁酯(ＤＢＴ)的基本原理如图 １ 所示ꎮ
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图 １　 ＰＴＡ 与正丁醇酯化制备 ＤＢＴ 反应原理

ＰＴＡ 与正丁醇在高温、高压条件下首先进行一

步酯化制得中间体单酸单酯ꎮ 通过控制反应压力、
温度、醇酸摩尔比和反应停留时间等参数ꎬ使中间体

单酸单酯与正丁醇发生二次酯化ꎬ最终制得目标产

物 ＤＢＴꎮ
１􀆰 ４　 实验设备及流程

１􀆰 ４􀆰 １　 管式反应器

管式反应器结构主要包括管道混合器、反应器

２ 个主要部件[７－９]ꎮ ４ 组管道混合器、反应器的端面

保持水平ꎬ管道混合器、反应器设有热媒流道ꎬ通过

导热油作为热媒进行加热ꎻ管道内部设置扰流构件ꎬ
通过强化传质传热ꎬ提高反应速率ꎮ

(１)管道混合器

管道混合器比较重要的是混合器长度和内部扰

流构件的结构ꎮ 在设计新的管道混合器时ꎬ对该管

道混合器长度 Ｌ 进行了理论核算ꎮ 管道混合器的结

构示意图如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 管道混合器的结构示意图

在装置的处理量为 ５ ｍ３ / ｈ 情况下ꎬ设定管道混

合器内径为 ４０ ｍｍꎮ 管道混合器长度 Ｌ 的核算结果

为 ０􀆰 ５ ｍꎮ 此外ꎬ管道混合器材质采用的是不锈钢

３１６Ｌꎬ内部设置折流板对物料进行扰流ꎬ强化物料

预混合并通过热媒对反应物料进行预热ꎮ
(２)反应器

反应器是整套装置的关键ꎬ其三维结构示意

图如图 ３ 所示ꎮ 整套反应器系统由 ４ 组管道混合

器和反应器组成[１０] ꎮ 通过理论核算确定反应器长

度 Ｌꎮ
在装置的处理量为 ５ ｍ３ / ｈ 情况下ꎬ设定反应器

内径为 ４０ ｍｍꎮ 反应器总长度 Ｌ 的核算结果为

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 反应器的三维结构示意图

８􀆰 ６ ｍꎬ每个单独的反应器长度为 ２􀆰 １ ｍꎮ 反应器材

质采用的是不锈钢 ３１６Ｌꎬ管内预置厚度为 ０􀆰 ８ ｍｍ、
宽度为 ３９ ｍｍ 沿长度方向扭转螺带状不锈钢孔板ꎬ
孔径为 １ ｍｍꎬ扭转螺带状不锈钢孔板贯穿反应管ꎬ
孔板开孔率为 ５２％ꎮ 进一步强化物料混合并通过

热媒对反应物料进行加热ꎬ促进酯化反应进行ꎮ
１􀆰 ４􀆰 ２　 二级管式反应制备 ＤＢＴ 实验平台

建立了一套完整的二级管式反应器耦合渗透分

离装置制备 ＤＢＴ 的实验平台ꎬ为探索利用管式反应

制备 ＤＢＴ 的可行性提供了良好的实验条件ꎮ 二级

管式反应耦合渗透分离装置制备 ＤＢＴ 的工艺流程

图如图 ４ 所示ꎮ
从图 ４ 中可以看出ꎬ首先将配比好的对苯二甲

酸和正丁醇研磨至乳浊液作为酯化原料备用ꎮ 将酯

化原料液通过进料泵(１＆２)交替往复泵入到一定温

度和压力的一级管式反应器中进行一级酯化反应ꎬ
一级反应混合物经冷凝器冷凝收集于中间产物储液

罐中ꎮ 其次ꎬ将反应混合物泵入到反渗透膜第一

级入口处ꎬ依次增压将其连续泵入三级反渗透膜ꎬ
控制渗透压力在 ２ ~ ３ ＭＰａ 之间ꎬ整个反渗透时间

为 ５０ ｍｉｎꎮ
通过反渗透系统将 ＤＢＴ 和中间产物单酸单酯

等大 分 子 进 行 截 留 除 水ꎬ 得 到 一 级 产 物 浓 缩

液[１３－１５]ꎮ 待除水一段时间后ꎬ通过减压阀进行减

压ꎬ将经过三级浓缩的一级产物浓缩液泵入二级管

式反应器中进行二次酯化ꎮ 而经过三级反渗透膜

组件的渗透液(水和少量正丁醇)进行汇合ꎬ泵入

渗透汽化装置的入口处ꎬ经过负压抽真空进行渗

透汽化ꎬ分离得到正丁醇和水[１６－１８] ꎮ 最后ꎬ将分离

得到的正丁醇泵入经过三级浓缩的一级产物浓缩

液中ꎬ进行正丁醇原料的补加ꎬ共同进入二级管式

反应器中进行二级酯化反应[１９－２０] ꎮ 二级酯化产物

经冷凝器冷凝收集在产品罐中ꎬ最终得到高收率

的 ＤＢＴ 产物ꎮ
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图 ４　 二级管式反应耦合渗透分离装置制备 ＤＢＴ 的工艺流程

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 反应温度对酯化效果的影响

在整个实验过程中ꎬ首先考察了温度对酯化效

果的影响ꎮ 在小试实验时发现当预设反应器温度低

于 ３２０℃时ꎬ有未反应的原料 ＰＴＡ 直接进入产品接

收罐ꎮ 为了防止未反应的 ＰＴＡ 原料颗粒堵塞管式

反应器ꎬ将反应温度提升到 ３３０℃ 以上未再出现

ＰＴＡ 原料颗粒ꎮ 因此ꎬ为了确保实验设备安全稳定

运行ꎬ整个实验过程在 ３３０ ~ ３８０℃设定温度梯度进

行了相关探索试验ꎮ 一级和二级管式反应器在其他

相同实验条件下设置温度相同ꎬ反应原料及反应产

物纯度通过液相色谱仪进行测定ꎮ
在 ３３０~３８０℃温度区间范围内ꎬ原料 ＰＴＡ、中间

产物单酸单酯和目标产物 ＤＢＴ 纯度随温度的变化

曲线如图 ５ 所示ꎮ
从图 ５ 中可以看出ꎬ在反应压力为 １３ ＭＰａ、进

料醇酸摩尔比为 ２０ ∶１ꎬ反应停留时间为 ２０ ｍｉｎ 条件

下ꎬ一级和二级酯化产物中 ＰＴＡ 纯度均呈现先减小

后增大的趋势ꎻ在一级和二级管式反应器温度均

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)反应温度对产物中 ＰＴＡ 纯度的影响

(ｂ)反应温度对产物中单酸单酯纯度的影响

(ｃ)反应温度对产物中 ＤＢＴ 纯度的影响

１—一级酯化ꎻ２—二级酯化

图 ５　 反应温度对反应原料及产物纯度的影响

设定为 ３６０℃左右时ꎬ二级酯化产物中 ＰＴＡ 纯度最

低为 ３􀆰 ０２％ꎬ通过计算此时 ＰＴＡ 的转化率最高达到

９６􀆰 ９８％ꎮ 一级酯化产物中单酸单酯的纯度在

２７􀆰 ４６％~２９􀆰 ４０％之间变化ꎻ通过二级酯化后ꎬ二级

酯化产物中单酸单酯的纯度降低至 １６􀆰 ５３％ ~
１７􀆰 ３０％之间ꎮ 未反应的正丁醇与单酸单酯进一步

酯化ꎬ导致二级酯化产物中单酸单酯纯度降低ꎮ 随

着反应温度的升高ꎬ一级和二级酯化产物中目标产

物 ＤＢＴ 纯度均呈现先增大后减小的趋势ꎮ 在 ３６０℃
左右时二级酯化产物中 ＤＢＴ 纯度达到最大值
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７２􀆰 ８４％ꎮ 出现反应产物中原料 ＰＴＡ 纯度呈现先减

小后增大和目标产物 ＤＢＴ 纯度先增大后减小的相

反趋势ꎬ原因是因为酯化过程是放热反应ꎬ过高的温

度会导致反应逆向进行ꎮ 因此ꎬ为了尽可能获得

ＤＢＴ 的较大收率ꎬ最终选择 ３６０℃左右操作温度进

行后面的探索试验ꎮ
２􀆰 ２　 反应压力对酯化效果的影响

设定一、二级管式反应器温度均为 ３６０℃ꎬ在进

料醇酸摩尔比为 ２０ ∶１、反应停留时间为 ２０ ｍｉｎ 的条

件下ꎬ考察反应压力对酯化效果的影响ꎬ结果如图 ６
所示ꎮ

(ａ)反应压力对产物中 ＰＴＡ 纯度的影响

(ｂ)反应压力对产物中单酸单酯纯度的影响

(ｃ)反应压力对产物中 ＤＢＴ 纯度的影响

１—一级酯化ꎻ２—二级酯化

图 ６　 不同反应压力对反应原料及产物纯度的

影响分析

从图 ６(ａ)和图 ６(ｂ)中可以看出ꎬ随着反应压

力的升高ꎬ一级和二级酯化产物中 ＰＴＡ 纯度和单酸

单酯纯度均呈现逐渐减小的趋势ꎮ 在反应压力为

１７ ＭＰａ 时ꎬ 原 料 ＰＴＡ 的 二 级 转 化 率 最 高 为

９７􀆰 ２５％ꎮ 说明随着反应压力的提升ꎬ酯化反应向正

向进行的更加充分ꎬＰＴＡ 的转化率也得到相应提

高ꎬ但通过趋势线分割可以看出减小趋势是逐渐放

缓的ꎮ 从图( ｃ)中也可以看出ꎬ一、二级目标产物

ＤＢＴ 纯度随着反应压力的升高逐渐提高ꎻ但增长趋

势逐渐放缓ꎬ在 １５ ~ １７ ＭＰａ 压力范围内目标产物

ＤＢＴ 纯度差别较小ꎮ 综合考虑能耗及整个实验装

置耐压极限ꎬ最终确定反应压力为 １６ ＭＰａꎮ
２􀆰 ３　 醇酸摩尔比对酯化效果的影响

原料 ＰＴＡ、中间产物单酸单酯和目标产物 ＤＢＴ
纯度随醇酸摩尔比的变化曲线如图 ７ 所示ꎮ 从图 ７
中可以看出ꎬ在试验过程中ꎬ当醇酸摩尔比为 １１ ∶１
时ꎬ配置得到的原料液已基本呈现浓稠状ꎬ在通过进

料泵向管式反应器进料的过程中ꎬ过高的 ＰＴＡ 质量

分数使得进料较为困难ꎮ

(ａ)醇酸摩尔比对产物中 ＰＴＡ 纯度的影响

(ｂ)醇酸摩尔比对产物中单酸单酯纯度的影响

(ｃ)醇酸摩尔比对产物中 ＤＢＴ 纯度的影响

１—一级酯化ꎻ２—二级酯化

图 ７　 醇酸摩尔比对反应原料及产物纯度的影响

为防止原料液过于黏稠引发反应不充分ꎬ导致

ＰＴＡ 堵塞管式反应器ꎬ选择醇酸摩尔比 １２ ∶ １为下

线ꎮ 通过图 ７(ａ)和图 ７(ｂ)中可以看出ꎬ随着醇酸

摩尔比的增大ꎬ反应产物中 ＰＴＡ 的纯度和单酸单酯

纯度均呈现逐渐减小趋势ꎮ 说明较小的醇酸摩尔比
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导致原料中正丁醇摩尔分数相对较少ꎬ从而使原料

ＰＴＡ 和单酸单酯无法进一步酯化ꎬ最终导致一级和

二级酯化产物中原料 ＰＴＡ 和单酸单酯的纯度相对

较高ꎮ 从图 ７( ｃ)中可以看出ꎬ当醇酸摩尔比达到

２５ ∶１及以上时ꎬ二级酯化产物中 ＤＢＴ 的纯度增长趋

势逐渐平稳ꎬ最终二级酯化产物中 ＤＢＴ 的纯度在

７８􀆰 ４６％~７８􀆰 ６２％之间ꎮ 综合考虑反应负荷及能耗

成本ꎬ选择醇酸摩尔比 ３０ ∶１作为后续试验的关键浓

度参数ꎮ
２􀆰 ４　 反应停留时间对酯化效果的影响

在反应压力为 １６ ＭＰａ、反应温度为 ３６０℃、进料

醇酸摩尔比 ２５ ∶１的条件下ꎬ探究了反应停留时间在

１０、１３、１５、２０、２５、３０ ｍｉｎ 时一、二级酯化反应情况ꎬ
结果如图 ８ 所示ꎮ

(ａ)反应停留时间对产物中 ＰＴＡ 纯度的影响

(ｂ)反应停留时间对产物中单酸单酯纯度的影响

(ｃ)反应停留时间对产物中单酸单酯纯度的影响

１—一级酯化ꎻ２—二级酯化

图 ８　 反应停留时间对反应原料及产物纯度的影响

从图 ８( ａ)中可以看出ꎬ当反应停留时间小于

１５ ｍｉｎ 时ꎬ一、二级酯化产物中原料 ＰＴＡ 的纯度较

高ꎬ说明较短的停留时间容易造成原料未充分反应ꎬ
直接进入产品收集罐中ꎮ 而随着反应停留时间的增

长ꎬ一、二级酯化产物中 ＰＴＡ 纯度均呈现减小趋势ꎬ
说明适当增加反应停留时间有利于提高原料 ＰＴＡ
的转化率ꎬ反应停留时间为 ３５ ｍｉｎ 时ꎬＰＴＡ 转化率

最大达到 ９９􀆰 １８％ꎮ 从图 ８(ｂ)中可以看出ꎬ在反应

停留时间 １０~３０ ｍｉｎ 之间ꎬ一级酯化产物中单酸单

酯纯度呈现先增大后减小的趋势ꎬ说明当反应停留

时间小于 ２０ ｍｉｎ 时ꎬ由 ＰＴＡ 生成单酸单酯的速率要

大于单酸单酯生成 ＤＢＴ 的速率ꎬ从而导致单酸单酯

质量分数的增加ꎻ而当反应停留时间大于 ２０ ｍｉｎ
时ꎬ由 ＰＴＡ 生成单酸单酯的速率要小于单酸单酯生

成 ＤＢＴ 的速率ꎬ从而导致单酸单酯含量的减少ꎮ 从

图 ８(ｃ)中可以看出ꎬ一、二级酯化产物中 ＤＢＴ 的纯

度随反应时间的增加均呈现先增大后减小的趋势ꎬ
在反应停留时间为 ２５ ｍｉｎ 左右时二级酯化产物中

ＤＢＴ 纯度达到最大值 ８４􀆰 １８％ꎮ 原因是随着反应停

留时间的增大ꎬ发生生成正丁醚等副反应ꎬ最终导致

ＤＢＴ 的纯度随着反应时间的增加ꎬ呈现先增后降的

趋势ꎮ 因此ꎬ为了获得目标产物 ＤＢＴ 的最大收率且

避免正丁醚等副反应的产生ꎬ最终确定反应停留时

间为 ２５ ｍｉｎꎮ

３　 结论

以对苯二甲酸和正丁醇为原料ꎬ利用二级管式

反应耦合渗透分离系统ꎬ通过强化传质传热ꎬ在不使

用催化剂的条件下制备出对苯二甲酸二丁酯ꎬ主要

得出以下结论ꎮ
(１)一、二级管式反应最佳工艺条件:反应温度

为 ３６０℃、反应压力为 １６ ＭＰａ、反应停留时间为

２５ ｍｉｎ、醇酸摩尔比为 ３０ ∶１ꎮ 原料 ＰＴＡ 在该工艺条

件下ꎬ一级酯化转化率达到 ９０􀆰 ０６％ꎬ目标产物 ＤＢＴ
收率达到 ６６􀆰 １４％ꎻ二次酯化原料转化率可达到

９９􀆰 ０３％ꎬ目标产物收率达到 ８４􀆰 １８％ꎮ
(２)开发了用于制备 ＤＢＴ 的二级管式反应耦合

渗透分离系统ꎬ相对于传统釜式反应制备 ＤＢＴ 工艺

流程ꎬ避免了催化剂的使用ꎬ大幅缩短反应时间ꎬ整
个过程高效连续ꎬ同时也可有效避免传统釜式工艺

中产生正丁醚等副反应ꎮ
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