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摘要:为了解决传统甲基丙烯酸丁酯间歇生产工艺产率低且产物分离困难的问题ꎬ基于钛酸四丁酯催化反应动力学和热力

学数据ꎬ设计甲基丙烯酸丁酯反应精馏生产工艺ꎮ 通过单因素分析优化确定最优操作条件ꎬ得到甲基丙烯酸甲酯转化率

９９􀆰 １２％ꎬ单位产品能耗为 ８１３􀆰 ７１ ｋＪ / ｋｇ 的结果ꎮ 为了进一步降低过程能耗ꎬ采用隔壁塔节能技术进行工艺集成ꎬ建立反应精馏

隔壁塔工艺流程ꎮ 通过对 ２ 种工艺进行详细对比ꎬ结果表明ꎬ反应精馏隔壁塔生产甲基丙烯酸丁酯过程中能耗降低 １７􀆰 ０％ꎬ具
有显著节能优势ꎬ为后续工艺放大提供指导ꎮ
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　 　 甲基丙烯酸丁酯(ＢＭＡ)是重要的化工中间体ꎬ
因具有连在共轭双键上的活泼酯基ꎬ能够进行加成

反应和聚合反应ꎬ生成有机玻璃、塑料、涂料等多种

工业产品[１－４]ꎮ 酯交换法通过将甲基丙烯酸甲酯

(ＭＭＡ)和正丁醇(ＮＢＯ)作为反应原料进行酯交换

反应得到 ＢＭＡꎬ常用的催化剂包括离子交换树脂、
固体酸催化剂、浓硫酸、对甲苯磺酸和钛酸四丁

酯[５－９]等ꎬ其中钛酸四丁酯具有选择性高、易于分离

的特点ꎬ有望成为新一代 ＢＭＡ 生产的绿色催化

剂[１０－１１]ꎮ ＢＭＡ 工业生产采用固定床反应器反应得

到混合物ꎬ进一步精馏分离得到产品[１２]ꎬ此种工艺

存在流程复杂、设备投资高以及工艺能耗高等问题ꎮ
反应精馏(ＲＤ)技术通过将化学反应与精馏分

离过程耦合到一个单元操作装置中ꎬ使反应和分离

产生协同效应ꎬ达到提高目标产品的收率和选择性

的目的ꎮ Ｆｅｌｉｃｉａ 等[１３]为了克服反应平衡的限制ꎬ提
出采用 ＲＤ 技术进行乙酰丙酸乙酯生产的想法ꎬ并
设计一种外部热集成和热耦合精馏相结合的能量集

成方案ꎬ节约了 ３２􀆰 ９％的能耗和 １０􀆰 ５％的 ＴＡＣꎻ彭
世仁[１４]基于 ＢＭＡ 反应动力学数据建立了 ＢＭＡ 反

应精馏模型ꎬ得到正丁醇单程转化率 ９８􀆰 ２％的结

果ꎮ 但文章中忽略塔顶甲醇和 ＭＭＡ 共沸问题ꎬ塔
顶甲醇和 ＭＭＡ 无法通过常规精馏分离ꎬ并且 ＢＭＡ
反应精馏塔中提馏段温度大于 １００℃ꎬ会加速 ＢＭＡ
和 ＭＭＡ 的自聚反应[７]ꎮ

反应精馏隔壁塔是耦合了隔壁塔(ＤＷＣ)和 ＲＤ

􀅰８１２􀅰
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二者优点的一种新的节能技术ꎬ具有设备投资少、能
耗低的显著优势ꎮ 韩文韬等[１５] 提出了反应精馏工

艺生产乙酰丙酸乙酯ꎬ并进一步设计反应精馏隔壁

塔工艺得到了纯度大于 ９９􀆰 ９％的乙酰丙酸乙酯产

品ꎬ同时能耗较反应精馏工艺降低 １２􀆰 ６１％ꎻ郑梁[１６]

成功将反应精馏隔壁塔技术应用于碳酸二乙酯的合

成中并设计了相应的控制结构保证了产品纯度ꎬ结
果表明 ＲＤＷＣ 技术能够有效节约 １３􀆰 ９％以上的总

成本和 １８􀆰 ７％以上的能耗成本ꎮ
本文中以 ＭＭＡ 和 ＮＢＯ 为原料ꎬ在 ＮＢＯ 过量前

提下进行反应精馏酯交换工艺生产 ＢＭＡ 的研究ꎬ保
证 ＭＭＡ 反应完全ꎬ解决 ＭＭＡ 和甲醇共沸导致分离

困难的问题ꎮ 然后通过单因素分析确定最优工艺

条件ꎬ进一步建立 ＢＭＡ 反应精馏隔壁塔工艺流

程ꎬ降低过程能耗ꎬ并为 ＢＭＡ 后续生产工业放大

提供指导ꎮ

１　 甲基丙烯酸丁酯模型简介

１􀆰 １　 反应动力学

甲基丙烯酸丁酯反应动力学方面采用拟均相反

应动力学模型ꎬ催化剂采用钛酸四丁酯ꎬ并添加吩噻

嗪作为阻聚剂ꎬ抑制 ＭＭＡ、ＢＭＡ 的聚合反应[１０]ꎮ
反应中主要包括甲基丙烯酸甲酯和正丁醇酯化反应

生成甲基丙烯酸丁酯和甲醇ꎬ反应方程式见式(１)
和式(２)ꎮ

ＭＭＡ ＋ ＮＢＯ → ＢＭＡ ＋ ＭＯ (１)

ＢＭＡ ＋ ＭＯ → ＭＭＡ ＋ ＮＢＯ (２)

　 　 反应速率表达式和反应速率常数的表达式见

式(３)ꎮ
ｒ ＝ Ｃｃａｔ × (ｋ１ＣＭＭＡＣＮＢＯ － ｋ２ＣＢＭＡＣＭＯ)

ｋ１ ＝ ５􀆰 ３９ × １０６ｅｘｐ[ － (６􀆰 ９８ × １０４) / ＲＴ]
ｋ２ ＝ ９􀆰 ４４ × １０３ｅｘｐ[ － (５􀆰 ０１ × １０４) / ＲＴ] (３)

式中ꎬ ｒ 为反应速率ꎬ ｋｍｏｌ / ｓꎻ Ｃｃａｔ 为催化剂浓度ꎬ
ｋｍｏｌ / ｍ３ꎻＣ ｉ 为物质摩尔浓度ꎬｋｍｏｌ / ｍ３ꎻｋ１、ｋ２ 对应

反应速率常数ꎬｍ６ / (ｋｍｏｌ２􀅰ｓ)ꎻＲ 为气体常数ꎬ８􀆰 ３１４
ｋＪ / (ｋｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻＴ 为反应温度ꎬＫꎮ
１􀆰 ２　 热力学模型

当描述强非理想混合物系统中的气液相平衡

时ꎬ物性方法在分离过程的建模中起着至关重要的

作用ꎮ 针对 ＢＭＡ 反应精馏体系ꎬ本研究采用热力学

方法是 ＵＮＩＱＵＡＣ 基团贡献法来描述液体的强非理

想性[１０]ꎮ 物质沸点结果如表 １ 所示ꎬ共沸组成为摩

尔分 数 １０％ ＭＭＡ 和 ９０％ ＭＯꎬ 共 沸 温 度 为

６４􀆰 ０３℃ꎬ二元交互作用参数如表 ２ 所示ꎮ
表 １　 ＢＭＡ 反应精馏体系物质沸点分布

组分名称 分子式 沸点 / ℃

甲醇　 　 　 　 　 ＣＨ４Ｏ ６４􀆰 ８

甲基丙烯酸甲酯 Ｃ５Ｈ８Ｏ２ １００􀆰 ０

正丁醇　 　 　 　 Ｃ４Ｈ１０Ｏ １１７􀆰 ６

甲基丙烯酸丁酯 Ｃ８Ｈ１４Ｏ２ １６５􀆰 ０

吩噻嗪　 　 　 　 Ｃ１２Ｈ９ＮＳ ３７１􀆰 ３

表 ２　 ＢＭＡ 反应精馏体系物质二元交互作用参数

组分 ｉ 组分 ｊ Ａｉｊ Ａ ｊｉ Ｂｉｊ Ｂ ｊｉ

甲醇　 　 　 　 　 正丁醇　 　 　 　 　 　 　 　 －０􀆰 ３１３６０３１３６０ ０􀆰 ２２６７０ ８２􀆰 ６４ －１２５􀆰 ２９

甲醇　 　 　 　 　 甲基丙烯酸甲酯烯酸甲酯 ０ ０ ２２􀆰 ６３ －４１１􀆰 ６２

甲醇　 　 　 　 　 甲基丙烯酸丁酯　 　 　 　 ０􀆰 １１９０６ －０􀆰 ２６９７０ １１􀆰 ７９ －３８９􀆰 ９９

正丁醇　 　 　 　 甲基丙烯酸甲酯烯酸甲酯 ０􀆰 ０７４３６ ０􀆰 ０６９７２ －８２􀆰 ４８ －４９􀆰 ３３

正丁醇　 　 　 　 甲基丙烯酸丁酯　 　 　 　 １􀆰 ０７２１０ １􀆰 ３０４７０ ３７２􀆰 ６９ －５４５􀆰 ２９

甲基丙烯酸甲酯 甲基丙烯酸丁酯　 　 　 　 －０􀆰 ３３４０８ ０􀆰 ３６９８５ １３９􀆰 ３２ －１５９􀆰 ５０

１􀆰 ３　 评价指标

为了更好地探究各工艺参数对反应精馏过程的

影响ꎬ本文中采用甲基丙烯酸甲酯转化率(ＸＭＭＡ)和
甲基丙烯酸丁酯的单位产品能耗(ＱＢＭＡ)作为评价

指标ꎬ转化率 ＸＭＭＡ定义为:
ＸＭＭＡ ＝ [１ － (塔釜甲基丙烯酸甲酯质量流量 ＋

塔顶甲基丙烯酸甲酯质量流量) /
原料甲基丙烯酸甲酯质量流量] × １００％ (４)

　 　 单位产品能耗 ＱＢＭＡ定义为:

ＱＢＭＡ ＝ (精馏塔再沸器热负荷 /
塔釜甲基丙烯酸丁酯的质量流率) × １００％ (５)

２　 反应精馏流程模拟与参数分析

２􀆰 １　 反应段停留时间和理论级数的影响

反应段是将反应和分离耦合在一起的重要区

域ꎬ对反应精馏效果影响主要体现在反应段理论级

数和停留时间 ２ 方面ꎮ 首先对停留时间进行分析优

化ꎬ固定反应段理论级数为 １５ 块ꎬ改变每级理论板

􀅰９１２􀅰
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上停留时间ꎬ结果如图 １( ａ)所示ꎮ 随着停留时间

增加ꎬＭＭＡ 转化率由 ９６􀆰 ００％提升至 ９９􀆰 ４５％ꎬ单
位 ＢＭＡ 产品能耗呈现逐渐降低趋势ꎬ当停留时间

增加至 １１０ ｓ 后ꎬ停留时间对 ＭＭＡ 转化率的提升

减缓ꎬ此时 ＭＭＡ 转化率为 ９９􀆰 １２％ꎬ确定停留时间

为 １１０ ｓꎮ
进一步对反应段理论级数进行分析优化ꎬ固定

反应段总停留时间为 １ ６５０ ｓꎬ改变反应段理论级

数ꎬ结果如图 １( ｂ)所示ꎮ 随着反应段理论级数增

加ꎬＭＭＡ 转化率由 ８５􀆰 ２２％提升至 ９９􀆰 ３２％ꎬ单位

ＢＭＡ 产品能耗呈现逐渐降低趋势ꎮ 反应段理论级

数增加ꎬ有利于产物中 ＭＯ 和 ＢＭＡ 的分离ꎬ从而促

进反应向正方向进行ꎬ有利于 ＭＭＡ 转化率提升和

再沸器能耗的降低ꎮ 当反应段理论级数增加至 １５
块后ꎬＭＭＡ 转化率趋于稳定ꎬ为减少设备投资ꎬ确定

反应段理论级数为 １５ 块ꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 １　 反应段理论级数和每级停留时间

对 ＭＭＡ 转化率和能耗的影响

２􀆰 ２　 精馏段和提馏段理论级数

在反应精馏体系中ꎬ精馏段和提馏段可以将反

应物和产物分离ꎬ打破可逆反应限制ꎬ促进反应向正

向 /逆向进行ꎮ 精馏段理论级数优化结果如图 ２(ａ)
所示ꎬ随着精馏段理论级数增加ꎬＭＭＡ 转化率先提

升后稳定ꎬ单位产品能耗先降低后稳定ꎬ确定精馏段

理论级数为 ６ 块ꎮ 进一步优化提馏段理论级过程

中ꎬ结果如图 ２(ｂ)所示ꎬＭＭＡ 转化率出现先升高后

降低的趋势分布ꎬ最高点为 ９９􀆰 １２％ꎬ最后确定提馏

段理论级数为 １０ 块ꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 ２　 提馏段和精馏段理论级数

对 ＭＭＡ 转化率和能耗的影响

２􀆰 ３　 操作压力

反应精馏塔内ꎬ操作压力改变不仅会影响物质

的分离效果ꎬ还会改变塔内反应段的反应温度ꎬ进而

影响到反应速率ꎮ 在 ＢＭＡ 反应精馏体系中ꎬ反应物

ＭＭＡ 和产物 ＢＭＡ 属于易聚合组分ꎬ故塔内温度不

易过高ꎬ并且需要添加阻聚剂如吩噻嗪抑制聚合过

程ꎮ 优化结果如图 ３ 所示ꎬ随着操作压力的增加ꎬ
ＭＭＡ 转化率呈线性上升ꎬ而单位产品能耗先降低后

增加ꎮ 操作压力升高ꎬ反应段和塔釜温度均升高ꎬ反
应段温度升高反应速率增加ꎬ而塔釜温度上限不宜

超过 １００℃ꎬ减少聚合反应发生ꎬ故确定塔顶操作压

力为 ２５ ｋＰａ(ａｂｓ)ꎮ

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 ３　 操作压力对 ＭＭＡ 转化率和能耗的影响

２􀆰 ４　 ＢＭＡ 反应精馏工艺流程

综合上述对反应精馏工艺条件分析优化ꎬ确定

ＢＭＡ 反应精馏最优条件:操作压力 ２５ ｋＰａ(ａｂｓ)ꎬ反

􀅰０２２􀅰
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应段理论级数 １５ 块ꎬ停留时间 １１０ ｓꎬ精馏段理论级

数 ６ 块ꎬ提馏段理论级数 １０ 块ꎬ得到 ＭＭＡ 转化率

９９􀆰 １２％ꎬ单位产品能耗为 ８１３􀆰 ７１ ｋＪ / ｋｇꎮ 进一步建

立 ＢＭＡ 反应精馏工艺流程如图 ４ 所示ꎬ增加正丁醇

分离塔 ＴＤꎬ塔顶得到高纯的 ＮＢＯ 组分循环利用ꎬ塔
釜得到高纯的 ＢＭＡ 产品ꎮ 由于塔釜温度限制ꎬＴＤ
塔顶操作压力确定为 １０ ｋＰａ(ａｂｓ)ꎬ此时塔釜温度

为 ９５􀆰 ７℃ꎬＴＤ 工艺参数如表 ３ 所示ꎬ塔顶正丁醇质

量分数为 ９９􀆰 ７％ꎮ

图 ４　 ＢＭＡ 反应精馏工艺流程

表 ３　 ＢＭＡ 反应精馏流程工艺参数表

项目 ＴＤ ＲＤ

理论板数 　 　

　 精馏段 ３１ ６

　 提馏段 ４ １０

　 反应段 — １５

进料位置 　 　

　 ＭＭＡ — ６

　 ＮＢＯ — ２１

　 ＲＤ 塔釜物流 ３１ —

塔顶操作压力 / ｋＰａ(ａｂｓ) １０􀆰 ０ ２５􀆰 ０

塔釜再沸器负荷 / ｋＷ １５８２􀆰 ０ １２７５􀆰 ２

塔顶温度 / ℃ ６４􀆰 ０ ３２􀆰 ７

塔釜温度 / ℃ ９５􀆰 ７ ９３􀆰 ５

３　 反应精馏隔壁塔流程

３􀆰 １　 反应精馏隔壁塔模型的建立

为了更好提高能源的利用率ꎬ最大程度上减少

操作费用ꎬ采用 ＲＤＷＣ 技术对 ＢＭＡ 反应精馏流程

进行节能改造ꎮ ＢＭＡ 反应精馏流程中 ＲＤ 塔和 ＴＤ
塔均为减压塔ꎬ拟将 ＴＤ 塔拆解为塔顶操作压力为

２５ ｋＰａ( ａｂｓ)的 ＴＤＡ 塔和塔顶操作压力为 １０ ｋＰａ
(ａｂｓ)的 ＴＤＢ 塔ꎬ而后将 ＴＤＡ 塔和 ＲＤ 塔合为反应

精馏隔壁塔ꎮ 为保证在 ２５ ｋＰａ( ａｂｓ)条件下ꎬＴＤＡ
塔釜温度不超过 １００℃ꎬＴＤＡ 塔釜采出物流为质量

分数 １１􀆰 １３％正丁醇、８８􀆰 ３７％ ＢＭＡ 以及 ０􀆰 ５％的阻

聚剂的混合物进入 ＴＤＢ 塔进行精馏提纯ꎮ ＲＤＷＣ
流程如图 ５ 所示ꎬ由 ＲＤＷＣ 塔和 ＴＤＢ 正丁醇回收塔

组成ꎬＲＤＷＣ 塔主要包括反应区Ⅰ、正丁醇回收区

Ⅱ和公共提馏段Ⅲꎮ

图 ５　 ＢＭＡ 反应精馏隔壁塔工艺流程

３􀆰 ２　 模拟结果与分析

反应精馏隔壁塔参数众多ꎬ本节以 ＢＭＡ 反应精

馏流程为基础ꎬ选取了气相分配比、隔板位置、公共

提馏段理论级数 ３ 个参数进行分析优化ꎮ 以 ＭＭＡ
转化率≥９９％为前提条件ꎬ以塔釜再沸器负荷总和

最低为目标ꎬ采用灵敏度分析法进行探究得出最优

结果ꎮ 其中固定 ＲＤＣ 塔顶采出流量为 ４０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ
ＴＤＡ 回流比控制塔顶正丁醇质量分数为 ９９􀆰 ７％ꎬ
ＲＣＤ 塔再沸比控制塔釜物流中正丁醇质量分数为

１１％ꎬ以控制塔釜温度小于 １００℃防止 ＭＭＡ 和 ＢＭＡ
发生聚合反应ꎮ ＴＤＢ 塔回流比控制塔顶正丁醇质

量分数为 ９９􀆰 ７％ꎬ塔顶采出流量控制塔顶正丁醇收

率为 ９９􀆰 ５％ꎬ与 ＢＭＡ 反应精馏流程各物流产品纯

度尽量保持一致ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 气相分配比影响

在反应精馏隔壁塔中ꎬ气相分配比决定着从公

共提馏段蒸上去的气体分配情况ꎬ影响着 ＲＤＣ 的反

应过程以及 ＴＤＡ 的分离效果ꎮ 气相分配比以 ０􀆰 ０１
为增量ꎬ从 ０􀆰 ７ 变化至 ０􀆰 ８ꎬ结果如图 ６ 所示ꎮ 由图

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 ６　 气相分配比对 ＭＭＡ 转化率和能耗的影响

􀅰１２２􀅰
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可知ꎬ随着气相分配比的增加ꎬＭＭＡ 转换率先增加

后减小ꎬ而气相负荷增大ꎬ再沸器负荷上升ꎮ 但当气

相分配比过小时ꎬ进入侧线精溜区的蒸气量较小ꎬ分
离能力受到限制ꎬ副塔的回流比将增加以保证塔顶

的产品纯度ꎬ致使 ＲＣＤ 塔釜再沸器负荷较高ꎬ当气

相分配比＝ ０􀆰 ７１ 时ꎬ单位产品能耗最低ꎬ同时转化

率保持 ９９％以上ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 公共提馏段理论级数影响

当其他条件通过设计规定进行固定后ꎬ考察公

共提馏段理论级数对转化率和再沸器负荷的影响ꎬ
隔板位置以 １ 为增量ꎬ从 １ 变化至 １４ꎬ结果如图 ７ 所

示ꎮ 由图 ７ 可知ꎬ随着公共提馏段理论级数增加ꎬ
ＭＭＡ 转化率稳定ꎬ能耗先下降后稳定ꎬ这主要是因

为公共提馏段理论级数增加ꎬ分离能力增强ꎬ所需负

荷下降ꎬ故工艺能耗降低ꎮ 但过多的理论级数会造

成设备投资增加ꎬ故确定公共提馏段理论级数为

４ 块ꎮ

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 ７　 公共提馏段理论级数对 ＭＭＡ 转化率和

能耗的影响

３􀆰 ２􀆰 ３　 隔板位置影响

当其他条件通过设计规定进行固定后ꎬ考察隔

板位置对 ＭＭＡ 转化率和工艺能耗的影响ꎬ隔板位

置以 １ 为增量ꎬ从 ３１ 变化至 ３６ꎬ结果如图 ８ 所示ꎮ
由图 ８ 可知ꎬ随着隔板位置的下移ꎬＭＭＡ 转化率和

工艺能耗均下降ꎮ 隔板位置下移ꎬ意味着 ＲＤＣ 塔中

提馏段理论板数增多ꎬ由 １０ 块增加至 １６ 块ꎬ根据

１—ＸＭＭＡꎻ２—ＱＢＭＡ

图 ８　 隔板位置对 ＭＭＡ 转化率和能耗的影响

２􀆰 ２ 节分析ꎬ反应精馏塔中提馏段理论级数过多ꎬ会
使得反应段 ＮＢＯ 浓度降低导致 ＭＭＡ 转化率下降

的现象ꎮ 而工艺能耗降低是由于 ＲＤＣ 和 ＲＣＤ 的理

论板数增多ꎬ分离能力增强ꎬ工艺能耗降低ꎮ 为了达

到 ＭＭＡ 转化率≥９９％ꎬ工艺能耗最低的目标ꎬ确定

隔板位置为第 ３３ 块ꎮ
３􀆰 ３　 优化分析及对比

ＲＤＷＣ 流程与基础反应精馏流程工艺参数及

产品能耗如表 ４ 所示ꎬ当各参数近似保持一致的情

况下ꎬ对比可得ꎬＲＤＷＣ 流程单位产品能耗更低为

１ ５１４􀆰 ４ ｋＪ / ｋｇꎬ与传统反应精馏馏程相比能耗降幅

约 １７􀆰 ０％ꎮ
表 ４　 ＢＭＡ 生产工艺流程对比

反应精馏流程 反应精馏隔壁塔流程

参数 值 参数 值

ＭＭＡ 进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４０ ＭＭＡ 进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４０

ＮＢＯ 进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６０ ＮＢＯ 进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６０

ＲＤ 塔板数 ３１ ＲＤＷＣ 塔板数 ３７

ＴＤ 塔板数 ３５ ＴＤＢ 塔板数 ３５

ＲＤ 操作压力 / ｋＰａ(ａｂｓ) ２５ ＲＤＷＣ 操作压力 / ｋＰａ(ａｂｓ) ２５

ＴＤ 操作压力 / ｋＰａ(ａｂｓ) １０ ＴＤＢ 操作压力 / ｋＰａ(ａｂｓ) １０

ＭＭＡ 进料位置 ２１ ＭＭＡ 进料位置 ２１

ＮＢＯ 进料位置 ６ ＮＢＯ 进料位置 ６

ＭＭＡ 转化率 / ｗｔ.％ ９９􀆰 １２ ＭＭＡ 转化率 / ｗｔ.％ ９９􀆰 １１

ＢＭＡ 质量纯度 / ｗｔ.％ ９９􀆰 ４１ ＢＭＡ 质量纯度 / ｗｔ.％ ９９􀆰 ４２

单位产品能耗 / (ｋＪ􀅰ｋｇ－１) １８２５􀆰 １ 单位产品能耗 / (ｋＪ􀅰ｋｇ－１) １５１４􀆰 ４

４　 结论

(１)基于 ＭＭＡ 和 ＮＢＯ 可逆反应动力学数据和

ＵＮＩＱＵＡＣ 热力学数据ꎬ建立 ＢＭＡ 反应精馏流程ꎬ通
过对反应段停留时间、操作压力、精馏塔各段理论级

数的单因素分析优化确定最优操作条件ꎬ得到 ＭＭＡ
转化率为 ９９􀆰 １２％ꎬＢＭＡ 单位产品能耗为 ８１３􀆰 ７１
ｋＪ / ｋｇ 的结果ꎬ并进一步设计 ＢＭＡ 反应精馏工艺ꎬ
为后续 ＢＭＡ 反应精馏过程工业化提供指导ꎮ

(２)提出 ＢＭＡ 反应精馏隔壁塔工艺流程ꎬ对气

相分配比、公共提馏段理论级数、隔板位置进行考察

优化ꎬ得到 ＭＭＡ 转化率 ９９􀆰 １１％ꎬＢＭＡ 纯度为质量

分数 ９９􀆰 ４２％ꎬ单位产品能耗更低为 １ ５１４􀆰 ４ ｋＪ / ｋｇ
的结果ꎬ 与传统反应精馏流程相比ꎬ 能耗降低

１７􀆰 ０％ꎬ验证了反应精馏隔壁塔节能效果ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２２８ 页)
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