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环戊基甲醚反应精馏模拟与优化
储伟伟!马宏燎!柏子龙!

!华东理工大学化工学院"上海 #((#!"#

摘要!对新型醚化溶剂环戊基甲醚"/?*M#的生产方法进行研究& 使用 B8S%. ?578软件模拟 /?*M反应精馏系统$以

/?*M纯度作为目标函数$同时考虑转化率%副反应速率以及热负荷等$探索精馏塔参数对 /?*M纯度的影响& 得到最佳参数

分别为!理论板数 #( 块$原料进料板位置第 )@ 块板$回流比 ( "̂$精馏段和提馏段理论板数均是 E 块$甲醇"*%_\#和环戊烯

"/?M#摩尔比 ( V̂$操作压力 ( V̂ *?4& 此时/?*M的质量分数为 <" !̂Cc$/?M转化率为 "(c$再沸器负荷为 )<@ "̂< HJ& 并

确定了第 C 块和第 )@ 块理论板为灵敏板&
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;;环戊基甲醚"3:35+S%.9:51%90:5%90%-$/?*M#是

一种新型的绿色环保型疏水醚类溶剂$可代替四氢

呋喃%#D甲基四氢呋喃%二
!

烷等$由日本 hM_a公

司研发并推广$具有七大特点$应用十分广泛-).

&

日本hM_a公司自 #((C 年商业生产$目前年产量约

# ((( 9$计划到 #(#( 年建成年产量 )( ((( 9的装置&

日本hM_a公司的专利RI#((V(!)#)#CB)

-#.介绍采

用釜式反应器$环戊烯和甲醇在含水质量分数低于

Cc的强酸性阳离子交换树脂催化剂作用下合成

/?*M的方法& 欧洲专利M?)E(CVE(B) 介绍采用釜

式反应器和固定床反应器的 ! 种 /?*M制备方法&

石康明-!.公开了以精制的环戊烯和甲醇在催化剂

固定床上合成/?*M的方法$并研究了催化剂催化

醚化D再生D催化醚化的循环工艺& 翁高翔等-E.公

开了环戊烯与甲醇混合气化进入催化剂固定床反应

器合成/?*M的连续化生产方法及生产系统& 上述

专利文献报道的 /?*M合成技术$反应器采用釜式

反应器或固定床反应器$得到的 /?*M粗产品经蒸

馏塔得到较高纯度的 /?*M产品& 相比之下$反应

精馏具有选择性高%收率高%纯度高等优点-C.

& 国

内齐鲁石化公司研究开发的*?

(

型醚化工艺$其特

点就是反应精馏技术$在甲基叔丁基醚"*=NM#

-@.和

甲基叔戊基醚"=B*M#

-".生产中已获得成功&

本文中通过前期固定床反应器探究实验数据的

基础上$参考工业上已经成熟的 *=NM和 =B*M反

应精馏工艺$以及 *=NM反应精馏模拟-V D)).

$采用

B8S%. ?578软件对 /?*M的反应精馏过程进行模

拟$并探索优化塔参数&

BC反应动力学及热力学参数

BLBC反应动力学模型

采用环戊烯"/?M#和甲醇"*%_\#在阳离子磺

酸树脂催化剂下合成 /?*M$这是典型的烯烃与醇

的加成反应$同时也是一个可逆反应$反应机理与叔

戊烯醚化生成 =B*M基本一致-".

& 同时$/?*M的

醚化反应还存在 # 个副反应$分别是甲醇缩聚生成

/!")/
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二甲醚"]M*#和水$并且生成的水进一步和环戊烯

发生水合反应生成环戊醇$同时未反应的水会造成

催化剂含水量增加$导致催化剂活性降低& B8S%.

?578模拟/?*M的反应精馏过程$通过前期对实验

条件的探索优化$发现提高反应温度或者增大空速$

可以有效抑制副反应的发生$得到的环戊醇质量分

数在 ( Ĉc以下$模拟过程可忽略水合反应$降低模

拟复杂性$反应方程及动力学模型如下&

主反应方程!

主反应反应动力学模型采用本课题前期研究得

到的XD\模型-)#.

&

副反应方程!
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为正逆反应速率常数'=

$

为组分

$的浓度'<

*

%<

J

为甲醇%水和二甲醚的吸附常数&

BLDC热力学方程

经文献报道$适用于醚化反应体系的活度系数

模型方程$主要有局部组成概念为基础的热力学方

程J258+.方程%a>=X方程%Ra6jRB/方程等$对于

液相和气相的相互作用$这 ! 种热力学方程都有很

好的效果和案例& 对于处理 /?*M%/?M%*%_\和

\

#

_这一液体不完全互溶%高度非理想体系$a=>X

方程有着更加明显的特点-)E.

$它是溶液理论中非随

机双液体模型方程$并可用于液相不完全互溶的体系

中$能使液液平衡和气液平衡统一关联$同时易收敛%

拟合精度较好$更适合/?*M反应精馏模拟拟合&

BLEC物性参数

选用 a>=X方程计算热力学性质$反应精馏塔

选用基于平衡级理论的 >4,L-43模块$反应模型选

择>%43D]289& a>=X方程下的部分二元交互作用

参数见表 )&

表 BCW"!Q方程下的二元交互作用参数表

6 i N6i Ni6 /6i

甲醇; 环戊烯 #<V #̂)@# "V< @̂<C) ( !̂

甲醇; 二甲醚 @C! (̂(@! D)V <̂!"# ( #̂<C)

甲醇; 环戊基甲醚 #V< )̂!E# #E) "̂V!" ( !̂

环戊烯 二甲醚 @@ ĈV!@E )C" )̂V"" ( !̂

环戊烯 环戊基甲醚 !(V ĈE#< D)V( Ĉ<!V ( !̂

二甲醚 环戊基甲醚 D)C <̂C)@ DC (̂)(# ( !̂

;;使用B8S%. ?578绘制甲醇D环戊烯D水物系的剩

余曲线见图 )$同时$可得到 # 组共沸物系组分见

表 #&

表 DC共沸物系表

共沸物 组分 组成"摩尔分数# 共沸点Fo

共沸物 ) 环戊烯F甲醇 ( "̂EVF( #̂C# !" #̂C

共沸物 # 环戊烯F水 ( <̂)!F( (̂V" E) V̂#

图 );甲醇D环戊烯D水物系的剩余曲线图

DC反应精馏的模拟及条件优化

DLBC反应精馏模拟流程

工艺流程!甲醇物流 "*%_\#和环戊烯物流

"/?M#进入反应精馏塔反应段$在催化剂的作用下

生成/?*M$/?*M沸点最高为重组分$流入塔釜&

而未反应的环戊烯%甲醇以及其共沸物气化进入塔

顶& 同时$甲醇缩合生成少量的二甲醚和水$二甲醚

沸点最低直接气化进入塔顶$水和环戊烯形成共沸

物气化进入塔顶& 其反应精馏模拟流程过程见

图 #&

图 #;反应精馏模拟流程图

DLDC反应精馏条件优化

通过采用控制变量法$逐一探索单个因素的影

响& 并且每一次探索总结出的优化条件用于下一个

条件的探索中$最终得到最佳模拟条件和参数& 模

拟条件设定!

$

塔顶为第一块理论板'

%

甲醇和环戊

烯原料流量均为 #( H1+5F0$#(o下进料'

&

单板压

降 ) H?4'

'

塔顶回流温度采用露点温度&

# #̂ )̂;理论板数优化

由图 ! 可见$塔釜 /?*M的含量随着理论板数

/E")/
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的增加先增加后趋平$/?M转化率也是先增加后趋

平$转折点都是理论板 #( 块& 当理论板数高于 #(

块后$不但没有提高 /?*M的含量和 /?M转化率$

还会增加设备的投资和操作费用& 因此理论板数

#( 为最佳&

)(/?*M质量分数'#(/?M转化率

图 !;理论板数对/?*M含量和/?M转化率影响

# #̂ #̂;原料进料板位置优化

由图 E 可见$塔釜 /?*M的含量随着甲醇进料

位置的下降略微增加$达到最大值后急剧降低$转折

点为第 )@ 块板进料& 塔釜 /?*M的含量随着环戊

烯进料位置的下降先增加$达到最大值后急剧降低$

转折点也为第 )@ 块板进料& 环戊烯沸点较低$环戊

烯原料进料位置越靠近塔顶气化损失量越大$在反

应段与催化剂接触越不充分$塔板上环戊烯浓度越

低$导致醚化反应速率下降$/?*M含量下降& 同

时$进料位置为提馏段第 )" 理论板$流入塔釜的原

料增加造成损失$/?*M的含量急剧下降& 因此甲

醇和环戊烯最佳进料位置都为第 )@ 块板$可采取混

合进料的方式进料&

)(环戊烯物料'#(甲醇物料

图 E;原料进料位置对/?*M含量影响

# #̂ !̂;精馏段和提馏段理论板数优化

总理论板数表示为 &$精馏段理论板数表示为

&)$反应段理论板数表示为 &#$则提馏段理论板数

&! l& D&) D&#$通过改变 &) 和 &! 探索各段理论板

数对 /?*M纯度%/?M转化率和塔负荷的影响& 由

图 C 和图 @ 可见$塔釜/?*M的含量随着 &) 的增加

基本不变$但/?M转化率和冷凝器负荷都随之降低

趋平& 塔釜/?*M的含量随着 &! 的增加先增加后

趋平$/?M转化率先增加后略微下降$最大值是 &!

为 E 块时$但再沸器负荷却一直增加& 综合考虑$既

保证较高的/?*M含量和/?M转化率$又能降低塔

负荷的最佳精馏段理论板数 &) 和提馏段理论板数

&! 都是 E 块&

)(&)'#(&!

图 C;&)和 &!对/?*M含量和/?M转化率影响

)(&)'#(&!

图 @;&) 和 &! 对冷凝器和再沸器负荷影响

# #̂ Ê;回流比优化

由图 " 和图 V 可见$塔釜 /?*M的含量随着回

流比的增加先增加后缓慢降低$回流比为 ( V̂ 达到

最高值& /?M转化率则随着回流比的增加先增加

后降低$最大值是回流比为 ( "̂$同时$塔顶环戊烯

含量和塔釜水含量也是不断增加的$最大值是回流

比为 ( "̂ 时& 通常情况下$改变回流比会引起精馏

产品纯度的改变$普通精馏一般规律是回流比越大

产品纯度越高& 但是对于 /?*M醚化反应$同时伴

随着甲醇缩聚的副反应而言$回流比的改变对醚化

反应和缩聚反应都有影响& 回流比小于 ( "̂ 时$随

着回流比的增加$塔顶甲醇%环戊烯和水的回流量也

在增加$由于水的含量极少$回流进入反应段与环戊

烯产生共沸$引起环戊烯浓度损失忽略不计$可以认

为回流比增加是促进醚化反应和缩聚反应向正方向

进行的$并且醚化反应速率远远高于缩聚反应速率$

所以对醚化反应是有利的& 但当回流比增加大于

( "̂ 后$回流进入反应段的水含量不可忽略$醚化反

应速率下降$/?M转化率下降& 并且回流进入塔釜

的水含量也在增加$导致 /?*M的含量下降& 考虑

到回流比的增加会引起再沸器负荷的增加$因此选

取回流比为 ( "̂ 为最佳回流比&

/C")/
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)(/?*M质量分数'#(/?M转化率

图 ";回流比对/?*M和/?M转化率含量影响

质量分数!)(塔顶环戊烯'#(塔釜水

图 V;回流比对塔顶环戊烯和塔釜水质量分数影响

# #̂ Ĉ;醇烯比优化

由图 < 和图 )( 可见$随着醇烯比的增加塔釜

/?*M的含量先增加至最大值后降低$/?M的转化

率却是一直增加$同时甲醇缩合生成的水和二甲醚

生成量也是一直增加的$并且水在塔釜累积量也在

增加$导致/?*M的含量下降& 综合考虑$在优先保

证/?*M含量的前提下$选取醇烯比为 ( V̂ 为最佳

醇烯比& 较小的醇烯比能有效降低再沸器负荷$同

时抑制甲醇缩聚反应&

)(/?*M质量分数'#(/?M转化率

图 <;醇烯比对/?*M含量和/?M转化率影响

)(二甲醚质量'#(水质量

图 )(;醇烯比对二甲醚和水生成量影响

# #̂ @̂;压力优化

由图 )) 可见$随着操作压力的增加塔釜 /?*M

的含量先增加后降低$/?M转化率也是先增加后降

低$最高值都是压力为 ( V̂ *?4时& 压力增加至

( V̂ *?4前$增加压力提高了精馏塔内温度$对于可

逆放热反应$有利于加快反应速率$但超过 ( V̂ *?4

后会抑制正反应速率& 同时$压力增加会引起再沸

器负荷增加$增加设备的负担和操作费用& 因此$综

合考虑最佳压力为 ( V̂ *?4&

)(/?*M质量分数'#(/?M转化率

图 ));压力对/?*M含量和/?M转化率影响

# #̂ "̂;灵敏板的确定

回流比分别为 ( "̂%) Ê%# )̂$由图 )# 可见各个

理论板上的温度分布情况& 不同回流比下温度分布

曲线变化基本一致$随着回流比的增加精馏段温度

下降$提馏段温度上升$反应段温度略微下降& 存在

# 个温度变化较大的区域$第一个是精馏段与第 )

块反应板处$确定第 C 块理论板为灵敏板'第二个是

提馏段与最后一块反应板处$确定第 )@ 块理论板为

灵敏板& 这 # 个区域由于醚化反应$导致温度变化

最为敏感&

)(回流比 # )̂'#(回流比 ) Ê'!(回流比 ( "̂

图 )#;不同回流比下各理论板上温度的变化图

EC结论

应用B8S%. ?578模拟软件$采用主反应和副反

应的动力学模型$对环戊烯与甲醇醚化反应生产

/?*M的反应精馏过程进行模拟& 以 /?*M纯度作

为目标函数$同时考虑转化率%副反应速率以及热负

荷等因素$探索优化出反应精馏塔的最佳参数!最佳

理论板数为 #( 块$原料进料板位置第 )@ 块板"可采

取混合进料的方式#$回流比 ( "̂$精馏段和提馏段理
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再生气量要求$保证了*=?反应器能够以设计空速

进行再生& 在保证足够的气量条件下$不仅使得*=?

反应器再生期间各个床层的温度变化更加温和且易

于控制$减小了反应器再生超温和飞温的风险$而且

减少了床层温度和工厂空气进料的大幅波动$保证了

反应器再生能够连续%平稳%高效地进行&

DC烧焦再生系统优化效果

DLBC公用工程消耗降低

采用氮气循环再生技术$氮气可反复利用$仅需

要氮气量 )( ((( d#( ((( 1

!

F0$在氮气供应紧张的情

况下 C ((( 1

!

F0 也可满足要求'而一套*=?装置氮

气需求量在 @( ((( d"C ((( 1

!

F0& 另外$采用循环再

生工艺后$空气也可以循环再生利用$在反应器再生

时空气最大量在 V( ((( 1

!

F0$而常规再生单元需要 #

台功率 # !(( HJ的空压机提供 E( ((( 1

!

F0的空气&

氮气循环再生技术将来自*=?反应器出口的再

生高温废气经冷却%除杂后$通过循环氮气压缩机将

废气压缩到 ( Ĉ *?4%#((o左右$最大限度利用了催

化剂再生反应的热量'而常规再生工艺将常温再生气

进再生气加热炉$增加了加热炉的负荷$加大了燃料

的消耗和装置能耗&

DLDC催化剂再生效果好

受整个化工园区总氮气量及再生加热炉负荷的

限制$对比氮气循环"二套装置#与常规工艺"一套装

置#烧焦催化剂再生的效果$如图 # 所示$目测观

;;;;;;;
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图 #;一套和二套*=?装置烧焦后催化剂形貌

)(J'#(,JF,Q

图 !;同步热重检测常规再生工艺催化剂

失重曲线

###############################################
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论板数都是 E 块$甲醇与环戊烯摩尔比 ( V̂$操作压

力 ( V̂ *?4& 此时得到 /?*M的 质 量 分 数 为

<" !̂Cc$/?M转化率为 "(c$再沸器负荷为 )<@ "̂<

HJ$塔顶温度为 @Co$塔釜温度为 )@Co& 并且通

过改变回流比模拟出各个理论板上温度分布情况$

确定了第 C 块和第 )@ 块理论板为灵敏板& 结果表

明$/?*M反应精馏的生产方法可以代替传统的先

经过反应后精馏的生产方法$为进一步展开实验研

究工作奠定了基础$并且为开发 /?*M反应精馏塔

设计方法提供了理论支持&
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