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反应精馏隔壁塔生产碳酸二甲酯
工艺模拟及优化
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摘要:针对碳酸二甲酯生产过程中存在的能耗高、分离效率低等问题ꎬ提出反应精馏隔壁塔替代常规反应精馏工艺ꎮ 通过

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件构建工艺模型ꎬ系统研究了进料位置、反应段理论板数、精馏段理论板数、提馏段理论板数、回流比、气相分配比

及液相分配比对产物分离效率和能耗的影响ꎮ 优化结果表明ꎬ当反应段为 １８ 块理论板、精馏段为 ４ 块理论板、提馏段为 ４ 块理

论板、碳酸丙烯酯第 ５ 块理论板进料、甲醇第 ２０ 块理论板进料时ꎬ系统在质量回流比为 ０􀆰 ３８ꎬ气相分配比为 ０􀆰 ８ꎬ液相分配比为

０􀆰 ９ 的操作条件下达到最佳分离效果ꎬ较常规反应精馏工艺能耗降低 ２２􀆰 ８％ꎬ年度总费用降低 １５􀆰 ９５％ꎮ
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　 　 碳酸二甲酯(ＤＭＣ)作为一种环境友好型绿色

化学品ꎬ因低毒、可生物降解及多功能特性ꎬ在涂料

工业、医药中间体合成、锂离子电池电解液等领域应

用广泛ꎬ是推动可持续化工和清洁能源技术发展的

重要化合物[１－２]ꎮ
近年来ꎬ尿素间接醇解法在碳酸二甲酯生产工

艺中脱颖而出ꎮ 该工艺首先通过氨气与 ＣＯ２ 合成

尿素ꎬ再由尿素与丙二醇(ＰＧ)反应生成碳酸丙烯酯

(ＰＣ)ꎬ最终碳酸丙烯酯与甲醇(ＭＥＯＨ)合成碳酸二

甲酯和丙二醇ꎮ 这一工艺不仅能够实现对 ＣＯ２ 的

高效捕集ꎬ同时丙二醇在生产过程中能够循环利用ꎬ
达到绿色生产的目的ꎮ 然而该工艺存在设备繁多、
投资高昂、能耗显著等问题制约其工业化效率[３]ꎮ

反应精馏技术将化学反应与精馏集成至同一装

置内ꎬ通过分离产物推动反应正向进行ꎬ提高原料转

化率ꎮ 隔壁塔技术则通过把 ２ 个精馏塔合并为单塔

结构ꎬ达到了多组分混合物的高效分离ꎬ既缩减了设

备投资ꎬ也减少了能耗ꎮ 将这 ２ 项技术融合ꎬ形成反

应精馏隔壁塔ꎬ能够进一步发挥节能效益[４]ꎮ 王永

威等[５]将反应精馏隔壁塔技术应用于氯乙酸甲酯
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生产过程中ꎬ与常规反应精馏工艺相比节约能耗

１９􀆰 ６％ꎮ 韩文韬等[６] 结合中试和模拟数据ꎬ提出生

产乙酰丙酸乙酯的新工艺ꎬ并验证了反应精馏隔壁

塔的节能效果ꎮ Ｂｅｎ 等[７]将反应精馏隔壁塔用于碳

酸乙烯酯和甲醇生产碳酸二甲酯工艺中ꎬ较原工艺

节省能耗超 １０％ꎬ并节省设备投资ꎮ
反应精馏塔技术在碳酸二甲酯生产工艺中有较

多应用ꎬ但反应精馏隔壁塔用于生产碳酸二甲酯的

研究较少ꎬ本文中将反应精馏隔壁塔技术应用于尿

素间接醇解法合成碳酸二甲酯ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件对分离过程进行模拟和优化ꎬ使用灵敏度分析得

到最优结构参数和操作参数ꎬ并与常规两塔工艺进

行分析对比ꎬ为碳酸二甲酯生产工艺的节能改造提

供了技术参考ꎮ

１　 热力学模型与动力学模型的建立

１􀆰 １　 热力学模型

张建海等[８]结合实验数据研究ꎬ气液相平衡计

算采用 ＵＮＩＱＵＡＣ－ＲＫ 方程ꎬ并对共沸体系 ＭＥＯＨ－
ＤＭＣ 二元交互参数进行回归ꎬ Ｊｏｈａｎｎｅｓ 等[９] 对

ＭＥＯＨ－ＰＧ 体系的二元交互参数进行修正ꎬ参数计

算结果如表 １ 所示[８－９]ꎮ
表 １　 各组分间二元交互参数

体系 ＭＥＯＨ－ＤＭＣ ＭＥＯＨ－ＰＧ

ａｉｊ －２􀆰 １２７９５ ０

ａ ｊｉ ２􀆰 ８７４９８ ０

ｂｉｊ ６８３􀆰 ４２２ －４２􀆰 ８８

ｂ ｊｉ －１２０５􀆰 ６ ９０􀆰 ６９８

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对该模型共沸物进行搜

索ꎬ与文献[１０]的共沸物数据基本一致ꎬ对比结果

如表 ２ 所示ꎬ可见 ＵＮＩＡＱＵＡＣ－ＲＫ 模型是可行的ꎮ
表 ２　 ＭＥＯＨ－ＤＭＣ 共沸物组成对比(１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ)

质量基准 ＭＥＯＨ ＤＭＣ Ｔ / Ｋ

实验数据[１０] ０􀆰 ７０００ ０􀆰 ３０００ ３３７􀆰 １５

模拟数据 ０􀆰 ６９９８ ０􀆰 ３００２ ３３６􀆰 ８６

１􀆰 ２　 动力学模型

碳酸丙烯酯与甲醇生成碳酸二甲酯ꎬ与丙二醇

为酯交换可逆反应ꎬ方程式如式(１)所示ꎬ催化剂为

甲醇钠ꎮ

ＰＣ ＋ ２ＭＥＯＨ
甲醇钠

􀜩 􀜨􀜑􀜑􀜑 ＤＭＣ ＋ ＰＧ (１)

　 　 反应动力学方程如式(２) ~式(４)所示[１１]:
ｒＰＣ ＝ ｋ ＋ ＣＰＣＣＭＥＯＨ － ｋ － ＣＤＭＣＣＰＣ / ＣＭＥＯＨ (２)
ｋ ＋ ＝ １６ ５５１􀆰 ８ｅｘｐ( － ４１ ３７３􀆰 ５ / ＲＴ) (３)
ｋ － ＝ １９ ２５４􀆰 ７５ｅｘｐ( － ２８ ２８５􀆰 ５ / ＲＴ) (４)

式中ꎬｒＰＣ为碳酸丙烯酯的正反应速率ꎬｍｏｌ / (Ｌ􀅰ｍｉｎ)ꎻ
Ｃ ｉ 为各组分的浓度ꎬｍｏｌ / ＬꎻＴ 为温度ꎬＫꎻＲ 为气体常

数ꎬＲ＝ ８􀆰 ３１４ Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎮ

２　 反应精馏隔壁塔的建模与模拟

２􀆰 １　 常规反应精馏工艺建模

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对常规反应精馏工艺及反

应精馏隔壁塔工艺分别进行模拟ꎮ 常规反应精馏合

成碳酸二甲酯工艺流程[１２]及物料平衡如图 １ 所示ꎬ
由尿素与丙二醇合成的碳酸丙烯酯自反应精馏塔的

反应段上部进料ꎬ过量反应物甲醇自反应段底部进

料ꎬ反应精馏塔顶部采出部分甲醇与碳酸二甲酯形

成的共沸物ꎬ未反应的过量甲醇与生成物丙二醇从

反应精馏塔底部流出ꎬ随后进入甲醇回收塔ꎬ回收的

甲醇经换热后作为反应精馏塔反应物继续反应ꎮ 甲

醇回收塔底部得到产物丙二醇ꎮ 优化后的常规反应

精馏工艺参数如图 １ 所示ꎬ两塔均为常压操作ꎮ

图 １　 常规反应精馏工艺流程

２􀆰 ２　 反应精馏隔壁塔模型

图 ２ 为反应精馏隔壁塔模型ꎬ在反应精馏塔内

部设置一块隔板ꎬ将整个塔分为 ４ 部分:精馏段、反
应段、提馏段、侧采段ꎬ高沸点原料碳酸丙烯酯(Ｆ１)
从反应段上部进料ꎬ低沸点原料甲醇(Ｆ２)则由反应

段下部引入ꎬ两者在反应段发生酯交换反应后ꎬ塔顶

采出甲醇与碳酸二甲酯形成的共沸物(Ｄ)ꎬ侧线

(Ｓ)采出高纯度甲醇用于循环ꎬ而塔釜(Ｗ)得到副

产物丙二醇ꎬ全塔仅设 １ 个再沸器和 １ 个冷凝器ꎬ省
去甲醇回收塔ꎬ节省设备费用ꎮ 相较于常规反应精

馏工艺ꎬ反应精馏隔壁塔技术能够充分利用反应

热ꎬ减少再沸器能量输入ꎬ且凭借不同区域物料的

温度与组成差异ꎬ实现高效的能量和物质交换ꎬ提
升分离效率ꎮ
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１—精馏段ꎻ２—反应段ꎻ３—提馏段ꎻ４—侧采段

图 ２　 反应精馏隔壁塔模型

２􀆰 ３　 反应精馏隔壁塔优化

反应精馏隔壁塔内部存在多个变量ꎬ并且相互

影响ꎬ根据模拟分析并结合文献[１３]ꎬ首先对反应

精馏隔壁塔的结构参数进行优化ꎬ在此基础上进一

步调整操作参数ꎬ从而实现工艺的整体优化ꎮ 考察

变量为原料进料位置、反应段理论板数、精馏段及提

馏段理论板数、质量回流比和气液相分配比ꎬ考察对

象主要为产品纯度、碳酸丙烯酯转化率以及再沸器

负荷情况ꎮ
２􀆰 ３􀆰 １　 原料进料位置的影响

反应段理论板数设置为 １８ 块时ꎬ甲醇进料位置

对于再沸器负荷以及碳酸丙烯酯转化率的影响如

图 ３ 所示ꎮ 甲醇进料位置过高会导致甲醇未及时参

与反应就被采出ꎬ影响了碳酸丙烯酯转化率ꎮ 若甲

醇进料位置下移ꎬ碳酸丙烯酯转化率先升高后降低ꎬ
在反应段第 １６ 块理论板进料时ꎬ碳酸丙烯酯转化率

达到最大值ꎬ因此选择甲醇进料位置为反应段第 １６
块理论板ꎮ

１—碳酸丙烯酯转化率ꎻ２—再沸器负荷

图 ３　 甲醇进料位置的影响

反应段理论板数设置为 １８ 块时ꎬ碳酸丙烯酯进

料位置对于再沸器负荷以及碳酸丙烯酯转化率的影

响如图 ４ 所示ꎮ 由于碳酸丙烯酯沸点较高ꎬ当碳酸

丙烯酯进料位置过低时会显著降低碳酸丙烯酯转化

率ꎮ 随着碳酸丙烯酯进料位置上移ꎬ则反应段碳酸

丙烯酯浓度升高ꎬ推动反应正向进行ꎬ使得再沸器负

荷降低ꎮ 故碳酸丙烯酯进料位置为反应段第 １ 块理

论板较为合适ꎮ

１—碳酸丙烯酯转化率ꎻ２—再沸器负荷

图 ４　 碳酸丙烯酯进料位置的影响

２􀆰 ３􀆰 ２　 反应段理论板数的影响

反应段理论板数对于再沸器负荷以及碳酸丙烯

酯转化率的变化趋势如图 ５ 所示ꎮ 当反应段理论板

数较少时ꎬ反应不完全ꎬ碳酸丙烯酯转化率较低ꎬ产
品纯度很难达到要求ꎮ 反应段理论板数逐渐增加

时ꎬ碳酸丙烯酯转化率随之增高ꎬ当反应段理论板数

为 １８ 块时ꎬ增长较为平稳ꎬ故最终选择反应段理论

板数为 １８ 块ꎮ

１—碳酸丙烯酯转化率ꎻ２—再沸器负荷

图 ５　 反应段理论板数的影响

２􀆰 ３􀆰 ３　 精馏段和提馏段理论板数的影响

精馏段理论板数对于再沸器负荷以及碳酸二甲

酯质量分数的变化趋势如图 ６ 所示ꎮ 随着精馏段高

度增加ꎬ传质效率增加ꎬ再沸器负荷缓慢降低ꎬ精馏

段理论板由 ２ 块变为 ３ 块时ꎬ降低幅度较大ꎬ而后趋

于平缓ꎬ碳酸二甲酯质量分数缓慢提升ꎬ故最终选定

精馏段理论板为 ４ 块ꎮ

１—碳酸二甲酯质量分数ꎻ２—再沸器负荷

图 ６　 精馏段理论板数的影响
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如图 ７ 所示ꎬ随着提馏段理论板数的增多ꎬ再沸

器负荷逐渐增大ꎬ丙二醇质量分数先升高后降低ꎬ在
提馏段理论板数为 ４ 块时达到最大值ꎬ故选择提馏

段理论板数为 ４ 块较为合适ꎮ

１—丙二醇质量分数ꎻ２—再沸器负荷

图 ７　 提馏段理论板数的影响

２􀆰 ３􀆰 ４　 质量回流比的影响

质量回流比不仅影响再沸器负荷ꎬ同时还会影

响碳酸丙烯酯转化率以及丙二醇纯度ꎮ 如图 ８ 所

示ꎬ随着质量回流比的升高ꎬ再沸器负荷与碳酸丙烯

酯转化率均呈上升趋势ꎮ 值得注意的是ꎬ当质量回

流比超过 ０􀆰 ３８ 时ꎬ碳酸丙烯酯转化率的提升幅度显

著减小ꎬ这主要归因于反应体系逐渐接近热力学平

衡状态ꎬ考虑继续增加回流比会增加能耗ꎬ最终考虑

质量回流比为 ０􀆰 ３８ꎮ

１—碳酸丙烯酯转化率ꎻ２—再沸器负荷

图 ８　 质量回流比的影响

２􀆰 ３􀆰 ５　 气相分配比和液相分配比的影响

由于隔壁塔有隔板的存在ꎬ精馏段液相产物和

提馏段气相产物需重新分配到隔板两侧ꎬ隔板两侧

气液相分配比则会成为影响隔壁塔分配效率和节能

效果的关键因素[１４]ꎮ 定义进入反应段的气相流量

与进入侧采段的气相流量之比为气相分配比ꎬ进入

反应段的液相流量与进入侧采段的液相流量之比为

液相分配比ꎬ气相分配比和液相分配比共同影响反

应精馏隔壁塔内的传质与能耗ꎮ 在保持其他参数不

变的情况下ꎬ改变气相分配比和液相分配比ꎬ得到碳

酸丙烯酯转化率及再沸器负荷的变化如图 ９ 和图

１０ 所示ꎮ 由图可知ꎬ当气相分配比为 ０􀆰 ８ꎬ液相分配

比为 ０􀆰 ９ 时ꎬ碳酸丙烯酯转化率达到峰值ꎬ同时再沸

器负荷降至最低ꎮ 因此ꎬ最佳的气相分配比为 ０􀆰 ８ꎬ
液相分配比为 ０􀆰 ９ꎮ

图 ９　 气相分配比和液相分配比

对再沸器负荷的影响

图 １０　 气相分配比和液相分配比

对碳酸丙烯酯转化率的影响

２􀆰 ４　 反应精馏隔壁塔优化结果及分析

分析得到反应精馏隔壁塔最优结构参数和操作

参数ꎬ工艺参数如图 １１ 所示ꎮ

图 １１　 反应精馏隔壁塔优化结果

从设备费用和操作费用 ２ 个方面对 ２ 种工艺的

经济性进行评价ꎬ根据文献[１５]的公式进行计算ꎮ
常规反应精馏工艺与反应精馏隔壁塔的工艺参数和

经济对比如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 ２ 种工艺对比

工艺参数 常规反应精馏工艺 反应精馏隔壁塔工艺

操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 １ ０􀆰 １

反应精馏塔质量回流比 ０􀆰 ４８ ０􀆰 ３８

反应精馏塔理论板数 ３５ ２６
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续表

工艺参数 常规反应精馏工艺 反应精馏隔壁塔工艺

反应段理论板数 ３０ １８

ＰＣ 进料位置 ３ ５

甲醇进料位置 ３０ ２０

甲醇回收塔质量回流比 ０􀆰 ８ —

侧线甲醇质量分数 ０􀆰 ９９７ ０􀆰 ９９９７

ＰＧ 质量分数 ０􀆰 ９９５ ０􀆰 ９９６６

总能耗 / ｋＷ ６９４９ ５３６０

塔费用 / １０５ 美元 １􀆰 ５８ １􀆰 ５１

换热器费用 / １０５ 美元 ２􀆰 ０２ １􀆰 ３５

设备投资成本 / １０５ 美元 ３􀆰 ６０ ２􀆰 ８６

年度操作费用 / １０５ 美元 ８􀆰 １３ ６􀆰 ８５

年度总费用 / １０５ 美元 ９􀆰 ４２ ７􀆰 ９２

在相同的分离条件和技术指标下ꎬ反应精馏隔

壁塔分离效率更高ꎬ塔板数更少ꎬ获得更高纯度甲

醇、丙二醇的同时ꎬ还能降低质量回流比ꎬ较反应精

馏工艺能耗降低 ２２􀆰 ８％ꎬ在降低能耗方面具有较大

优势ꎬ同时年度总费用可降低 １５􀆰 ９５％ꎮ

３　 结论

(１)以碳酸丙烯酯和甲醇生产碳酸二甲酯的绿

色生产工艺为研究体系ꎬ提出了反应精馏隔壁塔生

产碳酸二甲酯的新工艺ꎬ并对常规反应精馏工艺和

反应精馏隔壁塔分别进行了模拟及优化ꎮ
(２)反应精馏隔壁塔优化后的工艺操作参数

为:反应段共 １８ 块理论板ꎬ精馏段共 ４ 块理论板ꎬ
提馏段共 ４ 块理论板ꎬ甲醇进料位置选择第 ２０ 块

理论板ꎬ碳酸丙烯酯进料位置选择第 ５ 块理论板ꎬ
质量回流比为 ０􀆰 ３８ꎬ气相分配比为 ０􀆰 ８ꎬ液相分配

比为 ０􀆰 ９ꎮ
(３)反应精馏隔壁塔侧线采出甲醇质量分数达

到 ９９􀆰 ９７％ꎬ丙二醇质量分数达到 ９９􀆰 ６６％ꎬ与常规

反应精馏工艺相比节约能耗 ２２􀆰 ８％ꎮ 通过经济分

析对比 ２ 种工艺年度总费用ꎬ反应精馏隔壁塔年度

总费用节省了 １５􀆰 ９５％ꎬ体现了反应精馏隔壁塔良

好的节能效果和经济性ꎮ
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