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摘要!提出了一种新颖的具有 ( 个反应段的反应隔壁精馏塔#采用这种反应隔壁精馏塔替代了常规反应精馏序列中的 ( 个

反应精馏塔$ 以环己烯与环己烷的分离为例#利用@8H.0 R&%8模拟软件#在进料"产品纯度等设定条件基本相同的情况下#以年

总成本为目标函数分别对双反应段反应隔壁精馏塔与常规反应精馏序列进行了优化与比较$ 结果显示#与常规反应精馏序列

相比#双反应段反应隔壁精馏塔同样能够实现环己烯U环己烷混合物的完全分离#并在一定程度上能够缩减设备投资与设备占

用空间$

关键词!反应隔壁精馏%双反应段%过程强化%过程设计
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??在当代化工精馏领域中#反应精馏和隔壁精馏

塔是 ( 种重要的过程耦合方式$ 反应精馏将反应与

精馏有机结合起来#使反应和分离相互促进#可大幅

度提高反应转化率和生产能力%而隔壁精馏塔是将

一块垂直隔板放置在精馏塔中#可用 * 个精馏塔同

时完成 ! 个组分的分离#在热力学上等同于完全热

耦合塔#实现能量与物质的耦合#既降低能耗#又节

省设备投资** A(+

$

在常规反应精馏流程中#多个反应精馏塔的存

在往往会带来巨大的设备投资和占用空间$ 例如#

德国人 D9.'./等*!+利用反应精馏技术提出的一种能

有效分离环己烯与环己烷混合物的常规反应精馏序

列$ 常规反应精馏序列包括 ( 个反应精馏塔#第一

个塔为环己烷分离塔#利用环己烯与水反应将环己

烷进行分离%第二个塔为环己烯分离塔#利用环己醇

分解反应实现环己烯的分离$ 鉴于隔壁精馏塔技术

在节省设备投资和操作费用上的显著优势#可利用

隔壁精馏技术对常规反应精馏序列进行更深一步的

过程强化$

本文中提出了一种具有 ( 个反应段的反应隔壁

精馏塔的过程设计#并以环己烯和环己烷的分离为

例#利用@8H.0 R&%8软件对常规反应精馏塔序列和

双反应段反应隔壁精馏塔进行模拟分析$ 对比分析

了 ( 种结构的液相组成分布#并分析了气相分流比

和外部环流对双反应段反应隔壁精馏塔的影响#同

时还研究了其节能减排效果$

9:双反应段反应隔壁精馏塔

图 * 所示为常规反应精馏序列#图 ( 所示为本

文中所提出的分离环己烯U环己烷混合物的双反应

段反应隔壁精馏塔#以反应隔壁精馏塔替换常规反

应精馏序列中的环己烷分离塔与环己烯分离塔#其

内部设置一个垂直隔板#并将右侧上部封顶#原料水

和环己烯U环己烷混合物从隔壁的左侧进入$ 该结

构共有 # 个区域#区域 * 为精馏段#将环己烷与水的

共沸物中所夹带的环己醇除去#共沸物经冷凝"分

相#获得环己烷产品%区域 ( 为反应段#主要发生环

己烯水合反应%区域 ! 为提馏段#主要是除去少量的

环己烷#在隔壁底部得到环己醇与少量的环己烯和

水的混合物流%区域 : 为侧线精馏段#主要是去除环

,*"*,
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己烯与水共沸物中的环己醇#该共沸物经冷凝"分

相#获得产品环己烯和废水#废水可循环利用%区域

" 为侧线反应段#主要发生环己醇分解反应%区域 Y

为侧线提馏段#主要是获得一定纯度的环己醇#以实

现物质的耦合%区域 # 是以上 Y 个区域的公共提馏

段#在其底部得到较高纯度的环己醇#并从底部抽出

送入区域 " 的上部#作为环己醇分解反应的进料$

其中#该反应隔壁精馏塔的主塔包括区域 *"区域 ("

区域 ! 和区域 ##并且该结构的区域 *"区域 ( 和区

域 ! 对应常规反应精馏序列中的环己烷分离塔#而

环己烯分离塔对应新结构的区域 :"区域 " 与区

域 Y$

图 *?分离环己烯U环己烷混合物的

常规反应精馏序列

图 (?分离环己烯U环己烷混合物的

双反应段反应隔壁精馏塔

双反应段反应隔壁精馏塔的设计以常规反应精

馏序列为基础#在设计过程中保证二者的进料"操作

压力和产品纯度等条件一致$ 在模拟仿真软件

@8H.0 R&%8中#双反应段反应隔壁精馏塔采用双塔

热耦合的形式实现&如图 ! 所示'#等同于双反应段

反应隔壁精馏塔#即从环己烷分离塔的侧线采出一

???????

图 !?双反应段反应隔壁精馏塔的双塔模型

股气相物流由环己烯分离塔的底部进入#为其提供

能量#而环己烯分离塔底部的液相物流返回环己烷

分离塔#从而代替了图 * 所示的常规反应精馏序列

中的环己烯分离塔的塔底再沸器$

在保证进料"操作压力和产品纯度相同的条件

下#分别对双反应段反应隔壁精馏塔和常规反应精

馏序列的各个操作参数进行优化分析$ 常规反应精

馏序列的操作参数为!! 个进料位置#两塔的精馏

段"反应段和提馏段的板数#( 个反应段的催化剂

量$ 双反应段反应隔壁精馏塔的操作参数为!( 个

进料位置#外部环流位置#隔壁两侧的精馏段"反应

段和提馏段的板数#公共提馏段板数#两反应段的催

化剂量$ 以年总成本为目标函数考察各参数的变

化#最终获得最优操作参数$ 年总成本选用 \,%C&68

的计算公式*:+

#由投资费用和操作费用组成#其中

投资费用包含塔壳"塔板"冷凝器"再沸器#操作费用

包括催化剂"冷凝水和水蒸汽#并假设设备投资的回

收周期为 ! 年$

<:模拟分析

通过@8H.0 R&%8软件分别对常规反应精馏序列

和双反应段反应隔壁精馏塔进行模拟#如图 * 和图

( 所示$ 环己 烯 和 环 己 烷 混 合 物 进 料 量 为

*)) J3,&U2#环己烯与环己烷比例为 :r*%水进料为

O) J3,&U2#且均为饱和液体进料$ 要求所得到的环

己烷与环己烯的产品摩尔分数均达到 >>S$ 产品

纯度通过对应塔顶出料的流量和再沸器热负荷来控

制#操作压力为 *"*X" JR6$ 塔内存在复杂的液A液

分相和反应分离#且反应发生在液相$ 使用 @3L./i

&'89A*" 作为非均相催化剂#选用的 Wb;E热力学模

型参数与反应动力学方程来自文献*" AO+$

表 9:常规反应精馏序列与双反应段反应隔壁精馏塔的

各塔操作参数

参数

常规反应精馏塔

序列

双反应段反应

隔壁精馏塔

环己烷

分离塔

环己烯

分离塔
主塔

环己烯

分离区

理论板数 >( ** >! *)

进料位置 (U#* " (U#* "

反应段位置 (AOO :A> (A>) :A>

塔顶精馏速率U&J3,&,2

A*

'

*>X>O ((#X> ()X)O ((YX**

再沸器热负荷UJ^ ##(#X)# (!"#X:" *))## /

再沸器总热负荷UJ^ *))O:X"( *))##

,("*,



()*" 年 # 月 张海洋!双反应段反应隔壁精馏塔的模拟研究

??图 * 中的1* 塔&环己烷分离塔'的塔板数为 >(

块#反应段从第 ( 到第 OO 块塔板&从上往下数#且包

括冷凝器和再沸器'#水和环己烯U环己烷混合物分

别从第 ( 和第 #* 块塔板进料#塔顶分离出环己烷产

品$ 1( 塔&环己烯分离塔'的塔板数为 **#反应段

从第 : 到第 > 块塔板#进料位置为第 " 块塔板#塔顶

分离获得环己烯产品和废水$ 图 ( 中的区域 * _区

域 # 的理论板数分别为 *"O>"("!"Y"*"*$ 双反应

段反应隔壁精馏塔主塔反应段从第 ( 到第 >) 块塔

板#耦合位置为第 >( 块塔板#塔顶采出环己烷产品$

环己烯分离区反应段为第 : 到第 > 块塔板#顶部采

出环己烯产品$ 经优化所得的常规反应精馏序列和

双反应段反应隔壁精馏塔的详细操作参数如表 *

所示$

图 : 为双反应段反应隔壁精馏塔主塔液相中各

组分的摩尔分数分布图$ 由图 : 可以看出#在双反

应段反应隔壁精馏塔主塔中#反应产物环己醇的摩

尔分数从反应段顶部到底部缓慢上升#环己烯的摩

尔分数从反应段底部到顶部逐渐降低#同时环己烷

摩尔分数则逐渐升高#这说明通过反应有效实现了

沸点相近的环己烯与环己烷的分离$

*/环己烷%(/水%!/环己烯%:/环己醇

图 :?双反应段反应隔壁精馏塔主塔内的

液相摩尔分数分布

气相分流比决定了双反应段反应隔壁精馏塔的

最小能耗$ 在此#气相分流比是紧靠隔壁下面的一

块塔板上升的蒸气进入隔壁两侧的比值#而在本次

仿真模拟中#由于变量的同效性#选用流入环己烯分

离区的气相流量替代气相分流比#该气相流量为

*Y:X( J3,&U2时#达到能耗最小$ 在该气相流量以

及其他变量保持不变的情况下#外部环流的改变影

响了从环己烯分离段流出的液相速率#即在一定范

围内该液相速率随环流量增加而增加#并不影响能

量消耗$ 同时为了保证模型收敛#外部环流速率设

定为 #(X"! J3,&U2$

通常情况下#隔壁精馏塔比常规精馏塔序列要

更加节省能耗#主要是由于隔壁精馏塔能有效降低

常规塔内物流的返混效应$ 而由表 * 可知#在进料

条件"产品浓度等基本条件相同的情况下#常规反应

精馏塔序列的再沸器总热负荷与双反应段反应隔壁

精馏塔的再沸器热负荷几乎无差别$

*/环己烯分离塔底%(/环己烯分离塔%!/环己烷分离塔

图 "?常规反应精馏序列液相水摩尔分数分布

*/隔壁底部%(/双反应段反应隔壁精馏主塔第 O! _>! 块

塔板%!/双反应段反应隔壁精馏塔区域 : _区域 Y

图 Y?双反应段反应隔壁精馏塔液相水

摩尔分数分布

在本研究中#由图 " 和图 Y 可知#常规反应精馏

塔序列与双反应段反应隔壁精馏塔的液相水的摩尔

分数分布几乎相同#其中双反应段反应隔壁精馏塔

的第 >( 块理论板与常规流程中的环己烯分离塔的

再沸器相对应$ 这 ( 种流程的相似液相水摩尔分数

分布#说明了双反应段反应隔壁精馏塔对常规反应

精馏塔序列的返混效应并没有降低#故两者所需能

耗也相差无几$ 但是#由于将常规反应精馏序列的

两塔整合成了 * 个塔#且只使用 * 个再沸器#其设备

投资与空间占有量均可显著降低$ 因此#双反应段

反应隔壁精馏塔虽然在节能方面无明显优势#但在

节省设备投资和占据空间上都有较大优势$

=:结论

提出了一种具有 ( 个反应段的反应隔壁精馏塔

的设计#并以环己烯和环己烷的分离为例#对该体系

的常规反应精馏序列和双反应段反应隔壁精馏塔

???? !下转第 *"" 页#
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经网络建立能够很好地反映参数组合与目标函数之

间关系的模型$

<:萃取精馏分离甲醇M丙酮M水工艺

<;9:基础数据

本文中的基础数据来源于某制药厂对废液中的

甲醇"丙酮进行回收$ 通过实际运行数据#建立起萃

取精馏分离甲醇A丙酮的工艺模型$ 目前#在工业

操作中#将此精馏工艺过程由三塔模型来实现#分别

为萃取塔"丙酮塔和甲醇塔$ 其中增加第 ! 个塔即

甲醇塔的目的是得到质量分数超过 >>S的甲醇#以

期得到进一步的应用$ 该体系中#存在甲醇"丙酮和

水 ! 个组分#初始料液首先进入萃取塔#用水作为萃

取剂进行萃取精馏#在塔顶得到富含丙酮的物料#然

后进入丙酮塔进行精馏分离#最终在塔顶得到高浓

度的丙酮%萃取塔塔釜的料液富含甲醇#将其引入甲

醇塔进行精馏#最终在塔顶得到高纯度的甲醇$ 在

已有的研究中#以水作为萃取剂分离该物系#取得了

比较好的效果**(+

$

<;<:工艺流程

原料液组成是水质量分数为 *"X)(S#丙酮质

量分数为 #YX("S#甲醇质量分数为 OX#!S$

从图 ( 可以看出#萃取塔塔顶料液进入丙酮塔#

丙酮塔的塔釜料液返回萃取塔#它们之间在料液上

形成了耦合#所以在本文中将萃取塔与丙酮塔作为

整体优化#甲醇塔另行优化$ 未优化工艺中萃取塔

与丙酮塔塔釜能耗为 O") J #̂甲醇塔塔釜能耗为

:O#X: J $̂ 目标函数为丙酮塔塔顶丙酮质量分数"

萃取塔与丙酮塔的塔釜总能耗"甲醇塔塔顶甲醇质

量分数和甲醇塔塔釜能耗$ 要求丙酮塔塔顶产品物

流中丙酮质量分数不小于 >>X"S#甲醇塔塔顶产品

物流中其质量分数不小于 >>X:S$

原工艺中萃取塔操作参数!理论板数为 ("#回

流比为 )X)*#溶剂进料位置为第 ( 块理论板#原料

进料位置为第 *" 块理论板#溶剂比为 *$ 丙酮塔理

论板数为 ("#回流比为 !#进料位置为第 (: 块理

论板$

图 (?工艺流程图

本工艺选取 Wb;E方程作为热力学方程进行

建模$

<;=:各参数的单因素分析

由于丙酮的相对挥发度较大#即使萃取塔不回

流#产品中丙酮质量分数已经很高$ 在原工艺模型

中#当萃取塔回流比为 )X)* 时#丙酮塔塔顶采出丙

酮质量分数为 >>XY:S#达到了回收标准#所以保持

回流比为 )X)* 不变$

对各参数进行单因素分析#得到各塔操作参数

如表 *

'''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''

$

??!上接第 *"! 页#

进行了模拟与优化#对比分析了双反应段反应隔壁

精馏塔的节能减排效果$ 研究结果表明#双反应段

反应隔壁精馏塔虽然不具有节能优势#但完全具有

常规反应精馏过程所能达到的分离效果#并可显著

降低设备投资和占用空间$
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