
第 !" 卷第 #$ 期 现代化工 %&'()$#"

)$#" 年 #$ 月 *+,-./ 01-23&456/,78'.9

内部热耦合反应精馏塔内乙酸甲酯的

合成研究
莫雅婧!宁亚南!马占华!李=军!孙兰义

!中国石油大学化学工程学院"山东 青岛 )@@<Q$#

摘要!提出了一种应用内部热耦合反应精馏技术合成乙酸甲酯的新工艺流程"即采用内部热耦合反应精馏塔替代常规流程

中的反应精馏塔# 利用>8F-/ :578模拟软件对新工艺流程及常规流程做了模拟分析"比较分析了 ) 种工艺流程塔内气液相组

成分布'塔内温度分布"并考察了压缩机压缩比对新工艺的影响# 结果显示"新工艺流程比常规反应精馏流程节能 ""V<#W"而

且新工艺能大幅度地减少0%

)
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==精馏是化学工业中应用最为广泛的分离技术"

据统计"超过 R$W产品的提纯和回收依靠精馏过程

完成# 但是精馏过程设备投资大'能耗高"约占全球

总工业能耗的 !W"所以精馏技术的很小改进"如果

能广泛应用"也可以节省大量能源(#)

#

反应精馏% Ẑ&与内部热耦合精馏%X6Z30&是

精馏领域 ) 种重要的过程耦合方式"其中"反应精馏

将化学反应和精馏过程有机地耦合在一起"反应与

分离相互促进"可以大幅度提高反应选择性和转化

率$内部热耦合精馏将同一精馏塔的精馏段和提馏

段进行热量传递集成"通过提高系统的热力学效率

而节省能耗# 将内部热耦合精馏技术应用于反应精

馏中"即内部热耦合反应精馏技术% Ẑ?X6Z30&"此

技术结合了反应精馏与内部热耦合精馏的优势"既

提高反应选择性和转化率"同时大幅度提高精馏过

程的热力学效率#

本研究将内部热耦合反应精馏塔应用于乙酸甲

酯%*->&&合成过程"并对新工艺及常规反应精馏合

成*->&过程进行了模拟对比分析"同时还研究了

内部热耦合反应精馏塔的节能减排效果#

9:采用内部热耦合反应精馏塔合成乙酸甲

酯的新工艺流程

==*->&合成的常规流程示意图如图 # 所示"该流

程由反应精馏塔和甲醇回收塔组成# 图 ) 所示为内

部热耦合反应精馏塔流程"该流程将常规流程中反

应精馏塔的精馏段和提馏段分为 ) 个塔"两塔之间

通过换热装置进行热量耦合# 为了提供传热必须的

推动力"在两塔之间安装压缩机和节流阀# 提馏段

顶端出来的气相先通过压缩机进行升压"再进入精

=======

图 #=*->&合成的常规工艺流程
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图 )=*->&合成的内部热耦合反应精馏塔

工艺流程

馏段"使精馏段在较高的压力和温度条件下进行反

应分离$精馏段底部出来的液相先通过节流阀降低

压力"再进入提馏段"以保证提馏段在较低的压力下

稳定运行#

;:内部热耦合反应精馏塔的模拟分析

采用化工流程模拟软件>8F-/ :578分别对常规

工艺流程及内部热耦合反应精馏塔流程进行模拟计

算# 该体系主要包含甲醇%*-%X&'乙酸%X>&&'乙

酸甲酯%*->&&和水%X

)

%&"属于高度非理想体系"

模拟计算中液相采用 P̂ AD方程$对于气相"用

X49,-/?%b0+/-55第二维里系数修正由于乙酸聚合

作用造成的非理想性# P̂ AD'X49,-/?%b0+/-55方

程的有关参数及纯组分的性质均选用>8F-/ :578数

据库中的数据# 针对甲醇和乙酸酯化反应的特点"

本文中采用平衡反应模型() ?<)

"平衡常数%基于摩

尔分率&为 <V)

(@)

"因反应热效应较小"反应段温度

变化幅度不大"可假定平衡常数不随温度变化(S)

#

内部热耦合反应精馏塔主要参数!精馏段塔有

)< 块理论板"包括精馏区的 S 块理论板"反应区的

#Q 块理论板$提馏段塔有 )< 块理论板"包括反应区

的 )$ 块理论板"提馏区的 < 块理论板# 将精馏段塔

和提馏段塔的理论板连续排号"则反应区为第 R 至

第 "< 块理论板"乙酸'浓硫酸'甲醇的进料位置分别

为第 S'第 #<'第 !< 块理论板# 各进料均以饱和液

相进料"其中乙酸进料流量为 #$$ N2+5U1"甲醇进料

流量为 #)$ N2+5U1"催化剂浓硫酸质量分数为

RQW"其进料与乙酸进料的质量比为 #l#$$# 精馏

段塔的第 S 到第 )" 块理论板分别向提馏段塔的第

)S 到第 "" 块理论板传热"传热量为 @$ N`U板"即初

步设定总传热量为 # $Q$ N #̀ 分离要求塔顶 *->&

质量分数高于 RQVQW#

甲醇回收塔主要参数!全塔共 )$ 块理论板"提

馏段塔底出来的液相由第 ## 块理论板进料"塔内常

压操作#

常规工艺流程中反应精馏塔和甲醇回收塔的理

论板数分别为 <$ 和 )$"其他条件与内部热耦合反

应精馏塔基本相同#

;D9:内部热耦合反应精馏塔和常规工艺流程塔内

气液相组成分布

内部热耦合反应精馏塔主塔内及常规工艺流程

主塔内气液相各组成的质量分数分布曲线分别如

图 ! [图 @ 所示#

#/X>&$)/*-%X$!/*->&$"/X

)

%

图 !=内部热耦合反应精馏塔主塔的液相

组成分布

#/X>&$)/*-%X$!/*->&$"/X

)

%

图 "=内部热耦合反应精馏塔主塔的汽相

组成分布

#/X>&$)/*-%X$!/*->&$"/X

)

%

图 <=常规反应精馏塔主塔液相组成分布

从图 !'图 " 对比常规流程中图 <'图 @ 可以看

出") 种流程的反应精馏塔中各组分的浓度没有太

大差别# 反应原料X>&主要集中在反应区内"在反

应区以上及以下"其浓度都急剧减小"使得塔顶及塔

底出料中 X>&的含量很少"保证了产品的合格#

,)!#,
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#/X>&$)/*-%X$!/*->&$"/X

)

%

图 @=常规反应精馏塔主塔汽相组成分布

其中"内部热耦合反应精馏塔内乙酸转化率为 RRV$W#

由图 !'图 " 中可以看出"反应产物X

)

%的含量

从塔顶到塔底逐渐增大"*->&的含量与之相反"在

主塔提馏段"*->&的含量从塔顶到塔底是逐渐减

小的"而在主塔精馏段"从塔底到塔顶*->&的含量

先减小后增大"经精馏区的萃取精馏作用在塔顶处

达到最大值# X>&和 *-%X的含量分别在其进料

板处急剧增大"在反应区经过反应的消耗"其含量减

小"*-%X在离开反应区后出现一个极大值"之后在

靠近塔底时又逐渐减小# 塔内各组分的含量分布也

充分体现了反应精馏的特点"即在反应进行的同时"

将产物及时从反应区域分离"打破原平衡"使反应向

着有利的正方向进行"从而提高了反应的转化率#

;D;:内部热耦合反应精馏塔和常规工艺流程塔内

温度分布

内部热耦合反应精馏塔流程和常规工艺流程各

层塔板温度曲线分别如图 S 和图 Q 所示# 从中可以

看出"常规工艺流程的反应区塔板温度基本保持不

=======

图 S=内部热耦合反应精馏塔主塔温度分布

图 Q=常规反应精馏塔主塔温度分布

变"这使得反应区的各塔板上可均匀地进行酯化反

应"内部热耦合反应精馏塔流程的反应区由于主塔

两段之间的传热"使得其温度曲线与常规流程稍有

不同# 从图 R 可以看出"主塔两段换热塔板间的最

小温差r#$_"能够保障传热的正常进行#

#/精馏段$)/提馏段

图 R=内部热耦合反应精馏塔主塔两塔段间

换热塔板温度分布

;DA:压缩机压缩比对内部热耦合反应精馏塔的

影响

在固定内部热耦合反应精馏塔的其他条件不变

的前提下"改变压缩机的压缩比即改变主塔精馏段

塔的压力"压缩比对*->&产品的质量分数'流程装

置总能耗'主塔提馏段再沸器热负荷以及压缩机能

耗的影响如图 #$ 所示#

#/馏出液质量分数$)/流程装置总能耗

%4&压缩比对*->&产品质量分数度'流程装置总能耗影响

#/再沸器$)/压缩机

%K&压缩比对提馏段再沸器热负荷'压缩机能耗影响

图 #$=压缩比对内部热耦合反应精馏塔的影响

由图 #$%4&中可以看出"增大压缩机的压缩比

即增大精馏段的压力"精馏段塔顶产品 *->&的质

量分数缓慢降低"而装置流程总能耗逐渐升高# 这

,!!#,
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是由于精馏段温度随精馏段压力的增大而升高"温

度升高虽然可以提高反应速率"但对正反应为放热

反应的酯化反应不利"从而导致 *->&的转化率降

低'塔顶 *->&产品的质量分数降低# 同时"反应

转化率的降低使提馏段中甲醇的含量增大"从而

增大了甲醇回收塔的再沸器热负荷"加之压缩机

能耗随压缩比的增大而增大"故装置总能耗随压

缩比的增大而增大#

由图 #$%K&中可以看出"随着压缩比的增大"压

缩机能耗升高"而同时提馏段再沸器热负荷减小#

这是由于精馏段压力增大"则其温度随之升高"提馏

段温度也升高"所需外界提供的热量减少"故提馏段

再沸器热负荷减小#

综合考虑产品质量分数要求和内部热耦合反应

精馏塔的节能降耗作用"选择压缩机压缩比为 #V<#

A:内部热耦合反应精馏塔与常规工艺流程的能耗

比较

将>8F-/ :578对 ) 种工艺流程的模拟结果进行

比较"结果表明"内部热耦合反应精馏塔流程的再沸

器与压缩机总能耗之和为 # <@#V<" N "̀而常规反

应精馏流程的总能耗为 ) Q#"V)) N "̀对比计算可

得前者可节能 ""V<#W#

B:0S

;

减排量的计算

随着环境要求的提高"许多工厂需要计算温室

气体的排放量"即需要计算出采用减排技术而实现

的0%

)

和其他温室气体的减排量# 在计算过程中"

需根据实际情况选择合适的排放系数和转换系数"

同时要注意单位的一致性(Q)

# 本文中提出的 0%

)

减排的计算方法主要是针对采用能量集成技术而形

成的0%

)

减排量的计算(R)

# 燃料遇空气燃烧并排

出0%

)

的过程可以通过如下方程式表示!

0

B

X

'

\%B\'U"&%

'..

)

B0%

)

d%'U)&X

)

%

==在燃料燃烧过程中"假设空气过量以确保燃料

完全燃烧"所以在此过程中没有 0%产生"0%

)

的排

放量(0%

)

)

B2388

% NCU8&与燃料的消耗量以及 S

J7-5

%N &̀有关"具体可以用下面的式子来表示!

(0%

)

)

B2388

k%S

J7-5

U3=V&%8Q#$$&

!

%#&

式中"S

J7-5

为燃料燃烧所释放的总热量"N $̀8为燃

料含碳质量分数"W$各种不同燃料含碳量可以由

表 # 查得$

!

表示0%

)

和0之间的摩尔比"计算得知

!

k!V@S$3=V为含炭量为8的燃料的燃烧净热值"

NgUNC#

表 9:各种燃料的含碳质量分数
W

数据来源 煤炭 石油 天然气

Z%BUB6> $VS$) $V"SQ $V!QR

日本能源经济研究所 $VS<@ $V<Q@ $V""R

中国工程院 $V@Q$ $V<"$ $V"#$

国家环保局温室气体控制项目 $VS"Q $V<Q! $V"""

国家科委气候变化项目 $VS)@ $V<Q! $V"$R

国家科委北京项目 $V@<@ $V<R# $V"<)

蒸汽的产生也是通过锅炉燃烧燃料实现的# 在

计算过程中"假设锅炉中火的温度为 # Q$$_"排气

管温度为 #@$_"并利用下式计算!

S

J7-5

k%S

:.+&

U

%

:.+&

&%9

:.+&

?"#R&(%M

JAe

?M

$

&U

%M

JAe

?M

I'4&N

&) %)&

其中M

JAe

%_&为烟道气火焰的温度"9

:.+&

%NgUNC&和

%

:.+&

%NgUNC&分别为输入到过程的蒸汽的焓值和潜

热值$"#R 为假设进入蒸汽炉的水为 #$$_的焓值#

本文中通过再沸器的总热负荷来计算 0%

)

排

放量"所以可以直接把S

J7-5

看作燃料消耗热量#

S

J7-5

kS

8

U

#

%!&

式中"

#

为燃烧效率"可取 $VQ<#

常规反应精馏塔与内部热耦合反应精馏塔的能

耗及0%

)

排放量如表 ) 所示#

表 ;:常规反应精馏塔与内部热耦合反应精馏塔的

能耗及0S

;

排放量

参数 常规 内部热耦合 相对减少

总能耗UN` )Q#"V)) #<@#V<" #)<)V@Q

0%

)

排放量U%NC,1

?#

&

=煤 ""RV$" )"RV#@ #RRVQQ

=重油燃料 @$"V)# !!<V)@ )@QVR<

=天然气 #"!<V)< SR@V!R @!QVQS

?:结论

基于>8F-/ :578模拟软件"对内部热耦合反应

精馏技术合成 *->&的工艺流程进行了模拟分析"

并得到如下主要结论#

%#&内部热耦合反应精馏塔主塔的气液相组成

分布合理"可以保证产品合格所必须达到的分离

效果#

%)&内部热耦合反应精馏塔主塔精馏段和提馏

段间的换热塔板之间的最小温差 r#$_"能够保障

传热的正常进行#

==== !下转第 #!@ 页#
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定性越差"当环丁砜中含水质量分数超过 !W时"环

丁砜的劣化速度迅速增大(#)

# 环丁砜劣化速度越

快"产生的酸性物质就越多"设备的腐蚀也就越

严重#

%!&环丁砜的劣化速度受温度的影响显著"环

丁砜在 ))$_条件下缓慢产生 I%

)

和不饱和聚合

物")!$_以上高温会加速环丁砜分解"超过 )"$_

即可分解产生大量的 I%

)

")"$_时释放的 I%

)

是

))$_时的 Q 倍(!)

#

%"&研究表明"在抽提温度下"若系统中氧含量

大于质量分数 $V<W"会加速环丁砜的劣化"劣化产

生的酸性物质增多"必然加剧设备腐蚀(")

#

%<&氯在环丁砜抽提系统中累积"不但加剧了

抽提系统的设备腐蚀"还降低了环丁砜的 FX"增加

了体系的酸性"加剧了环丁砜开环水解生成磺

酸(")

# 因此系统中氯累积高时"氯腐蚀比硫腐蚀更

为严重#

%@&在装置运行一段时间后"由于环丁砜劣化"

FX会有较大的下降"为了提高 FX"向系统中添加单

乙醇胺来中和酸性杂质# 但实际运行结果表明"单

乙醇胺会与环丁砜劣化生成的磺酸反应生成铵盐沉

淀物堵塞设备(<)

#

;:环丁砜处理前抽提单元运行状况

)$#! 年初"装置抽提单元运行过程中发现溶液

性质劣质化给生产带来的不利影响愈发明显"具体

表现情况如下#

%#&>系列抽提蒸馏塔下段压差由原有的

"$ N:4上涨到 << N:4"系统过滤器清理频繁"清理

出大量黑色胶状的烃类聚合物# 同时"杂质堵塞

溶剂再生塔部分塔盘导致清理溶剂再生塔的频率

增多#

%)&装置上一周期>系列抽提蒸馏塔进料非芳

质量分数p"QW时抽提蒸馏塔能够平稳操作"目前"

进料中非芳质量分数达到 "<W时抽提蒸馏塔就难

以操作"上段无温度梯度"抽余油中芳烃含量无法控

制"分析认为是杂质堵塞塔盘导致塔的分离效率

下降#

%!&检修发现>系列溶剂再生塔内破沫网严重

损坏"塔内分配器均出现脱落"分配器紧固螺丝出现

明显氯腐蚀痕迹#

%"&检查发现 >系列贫溶剂与汽提水换热器

B?<$R 管束腐蚀泄漏#

%<&e系列由于原料性质较好"运行过程中出

现的问题较>系列少#

从以上现象可以看出"环丁砜劣化已经造成抽

提单元进料抗冲击能力下降"芳烃收率受到损失"装

置能耗增加# 同时"过滤器和溶剂再生塔清理频繁"

增加了三剂消耗和保运费用"清理塔器所产生的废

溶剂在环保方面也造成很大的压力

"""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""

#

==!上接第 #!" 页#

==%!&压缩比对内部热耦合反应精馏过程有较大

影响"综合考虑产品质量分数要求和内部热耦合反

应精馏塔的节能降耗作用"合适的压缩比为 #V<#

%"&运用内部热耦合反应精馏技术合成 *->&

的工艺流程比传统流程总能耗降低 ""V<#W"同时

0%

)

排放量大幅度减少#
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