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摘要:基于乙醛－水－巴豆醛－３－羟基丁醛大温差热敏体系的特点ꎬ采用合适的操作压力ꎬ控制精馏塔塔内温度ꎬ提出了多种

节能精馏工艺ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件中的 Ｒａｄｆｒａｃ 模块模拟精馏塔ꎬ对该体系的常规精馏、带中间冷凝器的精馏以及
带中间冷凝器的热集成精馏工艺进行模拟ꎮ 以年总费用(ＴＡＣ)和能耗为目标函数ꎬ对各种工艺参数进行优化ꎮ 研究结果表明ꎬ
与常规精馏工艺相比ꎬ带中间冷凝器的精馏工艺 ＴＡＣ 节约了 １０􀆰 ３５％ꎬ能耗相当ꎻ带中间冷凝器的热集成精馏工艺 ＴＡＣ 节约了
２８􀆰 ７８％ꎬ能耗节省 ２４􀆰 ２０％ꎮ 带中间冷凝器的热集成精馏工艺是分离该体系的一条高效节能的路线ꎮ
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　 　 ３－羟基丁醛是合成 １ꎬ３－丁二醇的中间体ꎬ由乙

醛在碱性催化剂存在的条件下ꎬ通过低温聚合而得ꎮ
聚合液中含有乙醛、水、巴豆醛和 ３－羟基丁醛ꎮ ３－
羟基丁醛为热敏性物质[１－２]ꎬ且沸点较高ꎬ而乙醛的

沸点很低ꎬ因而该体系属于大温差热敏体系ꎮ 对于

大温差热敏体系的分离[３]ꎬ势必要通过降低操作压

力来降低操作温度ꎬ由于该体系中存在低沸点组分

乙醛ꎬ因而分离过程中会消耗大量的低温冷却介质ꎬ
导致分离成本的提高ꎮ 再者ꎬ该体系中存在水－巴
豆醛的共沸ꎬ采用常规共沸精馏的方法能耗往往较

高ꎮ 鉴于研究体系的这种特点ꎬ本课题拟采用各种

节能技术对该体系的分离进行系统研究ꎬ预期找到

经济可行的节能精馏工艺路线ꎮ

１　 基础数据

进料为乙醛－水－巴豆醛－３－羟基丁醛的混合溶

液ꎬ温度 ２０℃ꎬ压力 １５０ ｋＰａꎬ处理量为 ５ ０００ ｋｇ / ｈꎬ
其中含乙醛 ( Ａ) ０􀆰 ２５ (质量分数ꎬ下同)、水 ( Ｂ)
０􀆰 ４５、巴豆醛(Ｃ)０􀆰 ０８ 和 ３－羟基丁醛(Ｄ)０􀆰 ２２ꎬ要
求分离得到的各组分质量分数均不小于 ０􀆰 ９９５ꎮ 精

馏塔顶采用冷却水、低温水与冷冻盐水 ３ 种冷却介

质冷凝ꎬ规定这 ３ 种冷却介质的进出口温度分布为

３３、３９、０℃和 ５、－１５、－２０℃ꎻ塔底采用 ０􀆰 ３ ＭＰａ 的饱

和水蒸汽加热[４－５]ꎮ 选用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中的 Ｒａｄ￣
Ｆｒａｃ􀆰 模拟精馏塔ꎬＣｏｍｐｒ􀆰 模块模拟压缩机ꎬ选用

ＮＲＴＬ－ＲＫ 方程计算热力学数据ꎮ

２　 评价指标

以年总费用 ＴＡＣ(ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔ)作为精馏工

艺的评价指标ꎬＴＡＣ 由操作费用 ＯＣ(ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｃｏｓｔ)
和年均设备费用 ＣＩ(ｃａｐｉｔａｌ ｉｎｖｅｓｔｍｅｎｔ) / β ２ 部分构

成ꎮ 操作费用包括塔顶冷却水费用、塔底加热蒸汽
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费用及压缩机电费ꎻ设备费用包括精馏塔、压缩机及

换热器的设备费用ꎮ 具体计算公式如下:
ＴＡＣ ＝ ＯＣ ＋ ＣＩ / β

式中ꎬβ 为设备折旧年限ꎬ取 ５ ａꎻ操作费用和设备费

用的计算方法参考文献 [６]ꎮ 本文中采用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件中的灵敏度分析模块( ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ ａｎａｌｙｓｉｓ
ｍｏｄｕｌｅ)ꎬ以求取各工艺的最优操作参数与设备参

数ꎬ代入以上公式以计算 ＴＡＣꎮ

３　 体系工艺特性分析

３－羟基丁醛具有热敏性特性ꎬ受热极易分

解[７－８]ꎮ 通过实验ꎬ测定其分解温度为 ６５℃ꎮ 由此

对于物料中含有 ３－羟基丁醛的分离塔ꎬ可通过改变

操作压力ꎬ使塔内温度不超过 ６５℃ꎬ来确定塔的操

作压力ꎬ可参考图 １ 来确定ꎮ

图 １　 ３－羟基丁醛 Ｐ－Ｔ 曲线图

乙醛的沸点为 ２０􀆰 ８℃ꎬ又由于含 ３－羟基丁醛的

分离塔须采用负压操作ꎬ导致塔顶温度很低ꎬ须用低

温冷却介质冷凝ꎬ操作成本较高ꎮ 体系的该特性为

精馏塔采用中间冷凝提供了可能ꎮ
水与巴豆醛形成二元共沸ꎬ因此无法用常规的

精馏方法加以分离ꎮ 不同操作压力下水与巴豆醛的

共沸组成如图 ２ 所示ꎬ可见ꎬ水与巴豆醛的共沸组成

随压力的变化比较敏感ꎬ 压力由 ８０ ｋＰａ 升至

５００ ｋＰａꎬ共沸组成(巴豆醛质量分数)由 ４３􀆰 ８６％降

至 ３８􀆰 ６５％ꎬ因此可采用变压精馏[９－１１] 的方法分离

水与巴豆醛ꎬ高压塔的操作压力规定为 ５００ ｋＰａꎬ低
压塔的操作压力 ８０ ｋＰａꎮ 由于 ８０ ｋＰａ 下水与巴豆

醛的共沸温度约为 ７７􀆰 １１℃ꎬ因此塔顶可采用冷却

水冷凝ꎬ也可以与低温塔进行热量集成ꎮ

图 ２　 巴豆醛－水在不同压力的共沸组成

４　 精馏工艺模拟

４􀆰 １　 常规精馏工艺

乙醛－水－巴豆醛－３－羟基丁醛属于多组分精馏

分离体系ꎬ根据沸点差异ꎬ选择分离顺序为乙醛、３－
羟基丁醛、水－巴豆醛ꎬ常规精馏分离工艺见图 ３ꎮ
料液进入脱乙醛塔(Ｃ１ 塔)ꎬ在塔顶分出乙醛ꎮ 塔

底物料进入脱轻塔(Ｃ２ 塔)ꎬ在 Ｃ２ 塔塔釜分出 ３－羟
基丁醛ꎮ 塔顶物料进入脱水塔(Ｃ３ 塔)ꎬ在塔釜分

出水ꎮ 塔顶物料进入巴豆醛塔(Ｃ４ 塔)ꎬ在塔釜分

出巴豆醛ꎬ而塔顶物料循环返回 Ｃ３ 塔ꎮ 其中 Ｃ３ 塔

和 Ｃ４ 塔为分离水和巴豆醛的变压精馏塔系ꎮ 优化

后的常规精馏模拟结果见表 １ꎮ

图 ３　 常规精馏工艺

表 １　 常规精馏工艺模拟结果

项目 Ｃ１ 塔 Ｃ２ 塔 Ｃ３ 塔 Ｃ４ 塔

操作压力 / ｋＰａ ３５ １ ８０ ５００

回流比 １􀆰 ５ ０􀆰 ３ ２ ２

总塔板数 １０ １２ １６ １２

进料板位置 ７ ６ １２ ７

塔顶温度 / ℃ －５􀆰 １ －１３􀆰 ２８ ７６􀆰 ９ １３４􀆰 ５

塔釜温度 / ℃ ６４􀆰 ２ ６２􀆰 ４ ８３􀆰 ６ １６８􀆰 ３

塔径 / ｍ ０􀆰 ７４ １􀆰 ４５ ０􀆰 ８２ ０􀆰 ６４

塔顶热负荷 / ｋＷ ５３６􀆰 ５０ ２１３６􀆰 １６ ５２９􀆰 ３８ ４４１􀆰 ３３

塔釜热负荷 / ｋＷ ７６３􀆰 ９４ １９２０􀆰 ９９ ７７１􀆰 ０３ ４７７􀆰 ０９

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) — １３４０􀆰 ２８ — —

能耗(折标煤) / ( ｔ􀅰ａ－１) — ３４７８􀆰 ４８ — —
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　 　 由常规精馏工艺模拟结果可知ꎬＣ１ 和 Ｃ２ 塔的

塔顶温度均较低ꎬ需用冷冻盐水来冷却ꎬ极大增加了

操作成本ꎬ导致 ＴＡＣ 年总费用和能耗均较大ꎮ
４􀆰 ２　 Ｃ１ 和 Ｃ２ 塔带中间冷凝器的精馏工艺

Ｃ１ 塔和 Ｃ２ 塔的塔顶需用低温冷冻盐水冷却ꎬ
增加了操作费用ꎮ 为此分析该 ２ 个塔的塔内温度分

布情况ꎬ提出带中间冷凝器的精馏工艺ꎬ关键是要找

出中间冷凝器在精馏段中设置的具体位置ꎮ Ｃ１ 塔

和 Ｃ２ 塔的塔内温度分布曲线如图 ４ 和图 ５ꎮ

图 ４　 Ｃ１ 塔内温度分布曲线

图 ５　 Ｃ２ 塔内温度分布曲线

对于 Ｃ１ 塔ꎬ由图 ４ 可见ꎬ自第 ７ 块进料板位置

处ꎬ提馏段温度上升较为均匀ꎬ而精馏段在第 ４ ~ ５
块处温度变化很大ꎮ 第 ５ 块处塔内温度为 ２６℃ꎬ由
此确定在第 ５ 块设置中间冷凝器ꎬ用低温水加以冷

凝ꎬ从而减少塔顶冷冻盐水的用量ꎬ降低操作成本ꎮ
同样ꎬ对于 Ｃ２ 塔ꎬ由图 ５ 可选择温差大的精馏段ꎬ确
定在第 ２ 块设置中间冷凝器ꎮ 带中间冷凝器的精馏

工艺如图 ６ꎬ优化模拟结果见表 ２ꎮ

图 ６　 带中间冷凝器的精馏工艺

表 ２　 带中间冷凝器的精馏工艺模拟结果

项目 Ｃ１ 塔 Ｃ２ 塔 Ｃ３ 塔 Ｃ４ 塔

操作压力 / ｋＰａ ３５ １ ８０ ５００

回流比 １􀆰 ５ ０􀆰 ３ ２ ２

抽出板 ５ ２ — —

塔板汽相抽出量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２０ １３０ — —

塔顶温度 / ℃ －５􀆰 １ －１３􀆰 ２８ ７６􀆰 ９ １３４􀆰 ５

塔釜温度 / ℃ ６４􀆰 ２ ６２􀆰 ４ ８３􀆰 ６ １６８􀆰 ３

塔顶冷凝器负荷 / ｋＷ ３８３􀆰 ２４ ５４７􀆰 ６７ ５２９􀆰 ３８ ４４１􀆰 ３３

中间冷凝器负荷 / ｋＷ １７６􀆰 ５３ １６０７􀆰 １６ — —

塔釜热负荷 / ｋＷ ７７２􀆰 ５１ １９４０􀆰 ２１ ７７１􀆰 ０３ ４７７􀆰 ０９

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) — １２０１􀆰 ５７ — —

能耗(折标煤) / ( ｔ􀅰ａ－１) — ３５０２􀆰 ７３ — —

由表 ２ 可知ꎬＣ１ 和 Ｃ２ 塔增加中间冷凝器后ꎬ塔
顶冷凝器负荷降低ꎬ冷冻盐水用量减少ꎬ使得整个分

离体系的操作成本降低ꎬ故 ＴＡＣ 节约了 １０􀆰 ３５％ꎮ
但由于增加了中间换热器ꎬ影响了塔内的气液负荷

和分离效果ꎬ能耗略有增加ꎮ 为进一步降低整个分

离系统的能耗ꎬ以下拟采用塔间热集成精馏工艺加

以研究ꎮ
４􀆰 ３　 带中间冷凝的热集成变压精馏工艺

化工生产中ꎬ一些物流需要加热ꎬ一些物流需要

冷却ꎬ由此可以合理匹配物流ꎬ充分利用热物流去加

热冷物流ꎬ尽可能地减少公用工程加热和冷却负荷ꎬ
以提高系统的热回收能力ꎬ降低操作费用ꎮ 对于多

塔分离过程ꎬ采用热集成可以有效降低能耗[１２－１４]ꎮ
由常规精馏模拟结果可知ꎬＣ２ 塔的能耗占比最

大ꎬ而 Ｃ３ 塔的能耗也较大ꎬ因此设法降低该 ２ 个塔

的能耗ꎮ Ｃ３ 塔的塔顶温度高出 Ｃ２ 塔底温度约

１４􀆰 ５℃ꎬ同样ꎬＣ４ 塔的塔顶温度高出 Ｃ３ 塔底温度约

５０􀆰 ９℃ꎬ因此可以采用 Ｃ３ 塔顶与 Ｃ２ 塔底及 Ｃ４ 塔

顶与 Ｃ３ 塔底的热集成ꎮ 由于 Ｃ３ 塔顶的热负荷低

于 Ｃ２ 塔底的热负荷ꎬＣ４ 塔顶的热负荷也低于 Ｃ３ 塔

底的热负荷ꎬ因此ꎬＣ２ 和 Ｃ３ 塔塔底均增加一辅助再

沸器(以虚线表示)以满足热量的平衡ꎬ具体集成精

馏工艺如图 ７ꎬ虚线表示热集成物料的走向ꎬ模拟结

果见表 ３ꎮ
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图 ７　 带中间冷凝器的热集成精馏工艺

表 ３　 带中间冷凝器的热集成精馏工艺模拟结果

项目 Ｃ１ 塔 Ｃ２ 塔 Ｃ３ 塔 Ｃ４ 塔

操作压力 / ｋＰａ ３５ １ ８０ ５００
抽出板 ５ ２ — —
塔板汽相抽出量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２０ １３０ — —
塔顶温度 / ℃ －５􀆰 １ －１３􀆰 ２８ ７６􀆰 ９ １３４􀆰 ５
塔釜温度 / ℃ ６４􀆰 ２ ６２􀆰 ４ ８３􀆰 ６ １６８􀆰 ３
塔顶冷凝器负荷 / ｋＷ ３８３􀆰 ２４ ５４７􀆰 ６７ — —
中间冷凝器负荷 / ｋＷ １７６􀆰 ５３ １６０７􀆰 １６ — —
塔釜再沸器热负荷 / ｋＷ ７７２􀆰 ５１ — — ４７７􀆰 ０９
辅助再沸器负荷 / ｋＷ — １４１０􀆰 ６２ ３２９􀆰 ７ —
ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) — ９５４􀆰 ５７ — —
能耗(折标煤) / ( ｔ􀅰ａ－１) — ２６３６􀆰 ７９ — —

由表 ３ 可知ꎬ塔系间的热集成充分利用了塔顶

蒸汽的潜热ꎬ降低了塔釜对新鲜蒸汽的依赖ꎬ带中间

冷凝器的热集成精馏工艺减少了公用工程的费用ꎬ
降低了操作成本ꎬ能耗也得到了改善ꎬ取得了良好的

节能效果ꎮ
４􀆰 ４　 各种精馏工艺比较

为比较 ３ 种工艺的经济性与能耗ꎬ表 ４ 汇总了

常规精馏工艺、带中间冷凝器的精馏工艺、带中间冷

凝器的热集成精馏工艺 ３ 种工艺的模拟计算结果ꎮ
由表 ４ 可看出ꎬ带中间冷凝器的精馏工艺虽然降低了

冷冻盐水的费用ꎬ但略微增加了能耗ꎮ 带中间冷凝器

的热集成精馏工艺不仅减少了冷冻盐水的用量ꎬ而且

降低了对新鲜蒸汽的用量ꎬＴＡＣ 与能耗均降低ꎮ
表 ４　 ３ 种精馏工艺模拟结果

项目
常规

精馏

带中间

冷凝器

带中间冷凝器的

热集成

ＴＡＣ / (万元􀅰ａ－１) １３４０􀆰 ２８ １２０１􀆰 ５７ ９５４􀆰 ５７
能耗 / ( ｔ􀅰ａ－１) ３４７８􀆰 ４８ ３５０２􀆰 ７３ ２６３６􀆰 ７９

５　 结论

(１)通过实验测定ꎬ确定 ３－羟基丁醛分解温度

为 ６５℃ꎬ因此凡含有该组分的分离塔ꎬ塔内温度均

不能超过该分解温度ꎮ
(２)水与巴豆醛形成二元共沸ꎬ由于共沸组成随

压力的变化比较敏感ꎬ压力由 ８０ ｋＰａ 升至 ５００ ｋＰａꎬ

共沸组成(巴豆醛质量分数)由 ４３􀆰 ８６％降至 ３８􀆰 ６５％ꎬ
因此可采用变压精馏加以分离ꎮ

(３)对于脱乙醛塔和脱轻塔ꎬ由于塔顶气相需

用冷冻盐水冷凝ꎬ基于该 ２ 塔精馏段内的温度分布

有突变的特点ꎬ均采用了带中间冷凝器的工艺ꎮ 与

常规精馏比较ꎬ可节约 ＴＡＣ 约 １０􀆰 ３５％ꎮ
(４)脱水塔塔顶比脱轻塔塔釜温度高 １４􀆰 ５℃、

巴豆醛塔塔顶比脱水塔塔釜高 ５０􀆰 ９℃ꎬ因此采用脱

水塔塔顶与脱轻塔塔釜、巴豆醛塔塔顶与脱水塔塔

釜进行热集成ꎬ可节省能耗约 ９７０􀆰 ６８ ｋＷꎮ
(５)采用脱乙醛塔和脱轻塔带中间冷凝器及脱

轻塔、脱水塔、巴豆醛塔塔系间热集成精馏工艺ꎬ与
常规精馏比较ꎬ可节约 ＴＡＣ 约 ２８􀆰 ７８％ꎬ节省能耗约

２４􀆰 ２０％ꎮ
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