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摘要:采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ探讨了新型水吸收－精馏工艺过程的丙酮和空气混合的 ＶＬＡ(ａｃｅｔｏｎｅ ｖａｐｏｒ ｌａｄｅｎ ａｉｒ)
丙酮体积分数、温度和吸收剂初始温度等对吸收过程能耗及吸收剂用量的影响ꎬ对精馏过程单塔和双塔模型进行了经济分析ꎬ
并采用夹点技术对吸收精馏流程换热网络进行了设计与优化ꎮ 结果表明ꎬ吸收灵敏性分析的数值模拟结果与工业化装置实际

运行数据有高度一致性ꎬ最大偏差不超过 ３􀆰 １６％ꎬＶＬＡ 进料冷却温度、吸收剂冷却温度以及 ＶＬＡ 中丙酮体积分数对系统能耗的

影响较大ꎮ 在此基础上研究发现精馏过程的单塔模型相比双塔模型更具优势ꎮ 基于夹点技术研究优化系统换热网络发现较大

节能空间ꎬ可以节约公用工程冷量 ６８％ꎮ
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　 　 丙酮作为一种良好的有机溶媒ꎬ广泛地应用于

化工、制药、纤维、皮革和醋酸纤维生产过程[１]ꎮ 丙

酮沸点较低、挥发性强ꎬ常用作溶媒被真空抽走ꎬ形
成丙酮和空气的混合气 ( ａｃｅｔｏｎｅ ｖａｐｏｒ ｌａｄｅｎ ａｉｒꎬ
ＶＬＡ)ꎬ直接排放不仅浪费资源ꎬ对环境和人体健康

也造成危害ꎬ同时也会增加生产成本ꎬ所以对丙酮回

收再利用是节能减排的根本路径[２]ꎬ其回收技术是

相关行业的研究重点ꎮ
丙酮回收的方法主要有吸附法、吸收法、冷凝

法、燃烧法、渗透热能比气化和膜分离法等[３－４]ꎮ 目

前ꎬ国内外主要采用活性炭吸附工艺回收丙酮ꎬ其工

艺成熟但解吸过程中需要消耗大量能量ꎬ污染物排

放量大ꎬ且工艺本质安全性不佳ꎮ Ｍａｒｋｉ 等[５] 通过

在填充柱中用水吸收空气中丙酮后渗透蒸发回收丙

酮的吸收－渗透气化技术获得了较好的分离和回收

效果ꎬ但未见工业化报道ꎮ Ｒｈｏｄｉａ 公司研制并工业

化应用的水吸收法回收丙酮工艺[６]ꎬ具有能耗低、
污染物排放少等核心优势ꎬ但工艺设计条件限制较

大ꎬ适用于北欧等常年低气温区域ꎮ 近年来ꎬ随着国

家工业转型升级的迫切需求ꎬ化工行业绿色制造技

术的研究开发逐渐成为热点ꎬ国内对水吸收工艺也

进行了探索性研究[７－９]ꎮ 珠海醋酸纤维有限公司经

过近 １０ 年的技术研究和工业化试验ꎬ通过自主创新

开发出新型水吸收丙酮回收工艺[１０－１１]ꎬ在全年气温

较高的亚热带地区具备良好的应用价值ꎮ
本文中针对国内首创的新型水吸收－精馏丙酮
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回收工艺ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对公司新建工业化

装置进行建模和数值优化研究ꎬ分析吸收过程 ＶＬＡ
进料温度、丙酮浓度、吸收剂初始温度及冷却后温度

对吸收精馏过程能耗的影响ꎻ在此基础上ꎬ对精馏过

程单塔和双塔模型进行经济分析ꎬ并对全流程换热

网络进行设计与优化ꎬ为新工艺系统的进一步节能

优化及后续工业化推广提供指导和帮助ꎮ

１　 吸收过程灵敏度分析

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟时ꎬ吸收过程采用双塔模

型ꎬ水－丙酮极性互溶体系热力学方法选择 ＮＲＴＬ－
ＲＫ 方程ꎬ吸收塔模块为 Ｒａｄｆｒａｃ 严格模块[１２]ꎮ 双塔

吸收流程如图 １ 所示ꎬ流程简述如下:ＶＬＡ 气体经

冷却后进入主吸收塔ꎬ吸收剂(水)常温下泵入副吸

收塔与来自主吸收塔的 ＶＬＡ 尾气进行逆向接触传

质传热ꎬ吸收尾气达标后排入大气ꎻ吸收液经冷却后

进入主吸收塔与 ＶＬＡ 逆向接触吸收ꎬ吸收液一部分

冷却后回流到主吸收塔ꎬ其余送往精馏单元ꎮ

图 １　 双塔吸收流程

模拟结果与试验数据对比见表 １ꎬ模拟结果与

实际生产数据之间的误差很小ꎬ说明模拟过程所选

用的模型、热力学方程是恰当的ꎬ用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程

模拟软件对水吸收丙酮工艺进行模拟和核算ꎬ其结

果可信ꎮ
表 １　 模拟结果与实际生产数据对比

吸收液

质量分数 / ％

吸收液

温度 / ℃

尾气摩尔

分数 / １０－６

尾气

温度 / ℃

模拟结果 ４􀆰 ５３ １７􀆰 ２ ７０􀆰 ５ １９􀆰 ５７

试验数据 ４􀆰 ４１ １７􀆰 ０ ７２􀆰 ８ ２０􀆰 ００

偏差 / ％ ２􀆰 ７２ １􀆰 １８ －３􀆰 １６ ２􀆰 １５

规定排空尾气中丙酮摩尔分数小于 ９０×１０－６ꎬ
进行 ＶＬＡ 进料温度、吸收剂进塔温度、吸收剂冷却

温度及 ＶＬＡ 中丙酮体积分数对吸收剂用量与系统

能耗的灵敏度分析ꎮ 图 ２ 表明ꎬ吸收剂进塔温度对

系统能耗影响不是很大ꎬ实际生产中可选择常温进

料ꎻ而 ＶＬＡ 进料冷却温度、吸收剂冷却温度以及

ＶＬＡ 中丙酮浓度对系统能耗的影响较大ꎬＶＬＡ 进料

温度和吸收剂冷却温度需根据实际选取ꎬ后续模拟

中分别选择为 １９℃和 ４􀆰 ５℃ꎬ而 ＶＬＡ 进料中丙酮浓

度由丙酮的爆炸下限决定ꎬ据文献[１３ － １４] 报道

２０℃以上的丙酮爆炸下限超过体积分数 ２􀆰 ５５％ꎬ此
外 ＶＬＡ 中水分作为惰性组分也起到提高丙酮爆炸

下限的作用[１５]ꎮ 系统现有体积分数 １􀆰 ８％的工况相

对比较保守ꎬ可适当提高 ＶＬＡ 进料丙酮浓度来节约

系统能耗ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

(ｄ)

１—蒸汽消耗ꎻ２—吸收剂消耗ꎻ３—吸收总热负荷

图 ２　 吸收过程灵敏度分析
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由上述灵敏度分析可知ꎬＶＬＡ 中丙酮浓度对吸

收和精馏过程的能耗影响很大ꎬＶＬＡ 中丙酮浓度越

大ꎬ进入精馏塔的丙酮浓度越高ꎬ精馏塔能耗越低ꎬ
这与高前进[７]的发现相吻合ꎮ 因此ꎬ本文中接下来

讨论在精馏前进行提浓预处理的双塔模型和单塔模

型的经济比较ꎬ以选择最为经济的模型ꎮ

２　 精馏过程单双塔经济分析

精馏塔的经济优化主要从设备费和能耗 ２ 方面

进行考虑ꎮ 经济优化的目标是年度总费用(ＴＡＣ)最
小化ꎬ目标函数为[１６]:

ｍｉｎ ＴＡＣ ＝ ｍｉｎ( ＩＣ / ＰＲ ＋ ３６ ６６０􀆰 ６Ｑ􀅰ＩＥＣ)

式中ꎬＩＣ 为精馏塔的基础建设费用ꎻＰＲ 为精馏塔基

建建设费用投资回收期ꎻＱ 为再沸器热负荷ꎻＩＥＣ为
精馏塔能耗与资金之间的折合系数ꎮ

各变量计算方法见表 ２[１７]ꎬＤ、ｈ 分别为精馏塔

塔径和有效高度ꎬｍꎮ
表 ２　 经济核算依据

精馏塔的基础

建设费用 / 元

精馏塔能耗资金

折合系数 / (元􀅰ｍＪ－１)

投资

回收期 / ａ

１１２５００Ｄ１􀆰 ０６６×ｈ０􀆰 ８０２ ２９􀆰 ９７ ３

２􀆰 １　 单塔模型

精馏过程热力学方法选择 ＮＲＴＬ－ＲＫ 方程ꎬ精
馏塔模块为 Ｒａｄｆｒａｃ 严格模块ꎬ建立单塔模型流程ꎬ
见图 ３ꎮ

图 ３　 精馏过程单塔流程

选择不同理论塔板数ꎬ在达到分离要求(塔顶

质量分数 ９８􀆰 ５％ꎬ塔釜≤２０×１０－６)前提下ꎬ选取合适

的回流比和进料板位置ꎬ消除恒浓区[１８]ꎬ使能耗最

低ꎮ 优化得到各操作参数见表 ３ꎮ
由表 ３ 可见ꎬ随着理论塔板数的增加ꎬ年能耗成

本基本保持不变ꎬ但是塔器成本逐渐增加ꎬ从而年总

成本随塔板数增加而增加ꎻ考虑到塔设备为一次性

投资ꎬ故选择年能耗成本最低时的最佳理论塔板数

为 ２３ 块ꎮ

表 ３　 年总成本、年能耗成本与理论塔板数的关系

理论塔板数 ２０ ２１ ２３ ２４ ２５ ２７ ２９

塔径 / ｍ １􀆰 １８ １􀆰 １７ １􀆰 １６ １􀆰 １６ １􀆰 １６ １􀆰 １５ １􀆰 １５

有效高度 / ｍ １３􀆰 ５０ １４􀆰 ２５ １５􀆰 ７５ １６􀆰 ５０ １７􀆰 ２５ １８􀆰 ７５ ２０􀆰 ２５

进料板位置 ８ ８ ９ ９ １２ １３ ４

回流比 ３􀆰 ３４ ３􀆰 ２８ ３􀆰 ２０ ３􀆰 １８ ３􀆰 １９ ３􀆰 １５ ３􀆰 １２

再沸器负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

７􀆰 ７１７ ７􀆰 ６６８ ７􀆰 ６１ ７􀆰 ６１９ ７􀆰 ６６８ ７􀆰 ６６９ ７􀆰 ６９２

年能耗成本 /

　 (万元􀅰ａ－１)

２８２􀆰 ６３ ２８０􀆰 ８３ ２７８􀆰 ７８ ２７９􀆰 ０４ ２８０􀆰 ８３ ２８０􀆰 ８７ ２８１􀆰 ７１

年塔器成本 /

　 (万元􀅰ａ－１)

３６􀆰 ０７ ３７􀆰 ３３ ４０􀆰 ０８ ４１􀆰 ６１ ４３􀆰 １２ ４５􀆰 ６８ ４８􀆰 ５８

年度总费用 /

　 (万元􀅰ａ－１)

３１８􀆰 ７０ ３１８􀆰 １６ ３１８􀆰 ８６ ３２０􀆰 ６４ ３２３􀆰 ９５ ３２６􀆰 ５４ ３３０􀆰 ２９

２􀆰 ２　 双塔模型

考虑到吸收液中丙酮浓度较低ꎬ本文中探讨双

塔精馏的可行性ꎬ双塔模型包括 １ 个提浓塔和 １ 个

精制塔ꎬ理论板数均选择 ２３ 块ꎬ提浓塔塔顶气相采

出直接进入精制塔ꎬ双塔流程见图 ４ꎮ 提浓塔塔顶

丙酮采出浓度变化及精制塔丙酮进料浓度变化对年

总成本与年能耗成本的关系见图 ５ꎮ 双塔模型年总

　 　 　 　 　 　 　

图 ４　 精馏过程双塔流程

１—年度总成本ꎻ２—年能耗成本

图 ５　 提浓塔、精制塔费用与

提浓塔塔顶浓度的关系

􀅰０１２􀅰
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成本与年能耗成本总和与单塔模型的比较见图 ６
(虚线代表单塔模型年总成本与年能耗成本)ꎮ

１—年度总成本ꎻ２—年能耗成本

图 ６　 单双塔年总成本、年能耗成本比较

由图 ５ 可知ꎬ提浓塔年总成本与年能耗成本随

塔顶浓度增加先减小后趋于不变ꎬ而精制塔年总

成本与年能耗成本随进料浓度的增加而不断减

小ꎻ相比年总成本ꎬ年能耗成本变化较缓ꎮ 由图 ６
可见ꎬ随着丙酮浓度的增加ꎬ双塔模型年总成本与

年能耗成本均趋于稳定ꎬ双塔模型年能耗成本与

单塔模型相差不大ꎬ但年总成本较单塔模型多出

３０ 万元 / ａꎮ
单双塔模型的经济分析表明ꎬ双塔模型能耗与

设备投资费用和提浓塔塔顶浓度有关ꎮ 在塔顶浓度

小于质量分数 ６０％时ꎬ需要更多的蒸汽消耗使进料

中的水蒸发到塔顶ꎬ尽管所需的回流比很小ꎬ塔顶浓

度的影响作用大于回流比ꎻ当塔顶质量分数大于

６０％时ꎬ回流比的影响起主导作用ꎬ回流比小于单塔

模型ꎬ所以能耗较单塔模型低ꎬ但双塔模型总的能耗

与单塔相差不大ꎬ双塔模型设备成本较单塔高ꎬ因此

选择单塔模型更具优势ꎮ

３　 全流程能量分析与优化

夹点技术是化工过程能量综合集成技术ꎬ具
有简单、直观、实用和灵活等特点被广泛应用于新

过程的设计和旧系统的改造ꎮ 采用夹点技术[１９] ꎬ
对新厂设计而言ꎬ比传统方法可节能 ３０％ ~ ５０％ꎬ
节省投资 １０％左右ꎻ对老厂改造而言ꎬ通常可节能

２０％ ~３５％ꎬ改造投资的回收年限一般为 ０􀆰 ５ ~ ３􀆰 ０
年ꎮ 在选择单塔模型的基础上ꎬ本文中采用夹点

技术对全流程的换热网络进行分析与优化ꎮ 根据

系统冷热物流分析ꎬ做出冷热物流复合曲线温焓

图ꎬ见图 ７ꎮ 可见ꎬ系统用能主要是冷量ꎬ且只有 １
条物流需要加热ꎬ冷热复合曲线最小传热温差约

为 ２０℃ꎮ

１—热流ꎻ２—冷流

图 ７　 冷热物流复合曲线 Ｔ－Ｈ 图

最小传热温差 Ｄｅｌｔａ Ｔｍｉｎ 取决于总费用成本ꎮ
最小传热温差过小将导致换热器换热面积增大从而

使设备费用增大ꎬ过大将导致公用工程用量增大ꎬ合
适的最小传热温差为 １２ ~ ２０℃ [２０]ꎮ 本系统最小传

热温差与总费用指数目标的关系见图 ８ꎮ 由图 ８ 可

知ꎬ最小传热温差为 １７℃时总费用指数目标最小ꎬ
为 ９􀆰 ０９５× １０－３ 美元 / ｓꎻ当最小传热温差小于 １７℃
时ꎬ可回收的能量增加ꎬ公用工程用量减少ꎬ换热器

换热面积增大ꎬ设备费用增大ꎻ当最小传热温差大于

１７℃时ꎬ可回收的能量减少ꎬ公用工程用量增加ꎬ换
热器换热面积减小ꎬ设备费用减小ꎮ

图 ８　 总费用指数目标与最小传热温差关系

考虑到设备投入为一次性投资ꎬ当使得回收的

能量达到最大ꎬ取最小传热温差为冷热物流复合曲

线最右端温差ꎬ即 Ｄｅｌｔａ Ｔｍｉｎ ＝ ８􀆰 ４６℃时ꎬ根据 Ａｓｐｅｎ
Ｅｎｅｒｇｙ Ａｎａｌｙｚｅｒ 进行优化ꎬ调整后换热网络见图 ９ꎮ
由图 ９ 可见ꎬ吸收富液先与精馏塔塔顶气相蒸汽换

热从 １６􀆰 ９℃升温到 ４２􀆰 ６℃ꎬ然后再与精馏塔釜液换

热升温至 ９６℃ꎬ其余需要冷却的物流均与冷公用工

程换热ꎮ 该最小传热温差下的总费用指数目标为

９􀆰 ９３７×１０－３美元 / ｓꎬ较最小总费用增加 ９􀆰 ２６％ꎮ 经

换热优化之后的总能耗为冷量－２ ４４７ ｋＷꎬ未优化

之前无物流间换热的总能耗为冷量－７ ６３４􀆰 ９７ ｋＷ
和热量 ５ １８８􀆰 ０７ ｋＷꎬ故经换热优化后ꎬ可使能耗尽

可能地接近最小值ꎬ较未优化无物流间换热时节约

冷量 ６８％ꎮ

􀅰１１２􀅰
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图 ９　 优化后的换热网络

４　 结论

(１)基于国内首创的新型丙酮回收工艺系统建

立了数值试验模型进行优化研究ꎬ数值分析结果与

现有工业化装置实际数据有高度吻合性ꎮ
(２)通过吸收过程灵敏度分析发现 ＶＬＡ 丙酮

浓度等对吸收精馏过程能耗的影响较大ꎬ工业化

装置的运行进料浓度仍然相对较为保守ꎬ存在提

升空间ꎮ
(３)对精馏过程的单 /双塔模型进行了经济分

析ꎬ结果表明ꎬ单塔模型年总成本较双塔模型更具

优势ꎬ每年能节约成本大约 ３０ 万元ꎬ进一步为新

技术在行业内的工业化推广提供了设备选型参考

依据ꎮ
(４)采用夹点技术对全流程能量分析优化ꎬ当

夹点取为冷热物流复合曲线最右端时可使热公用工

程用量为 ０ꎬ冷公用工程用量为－２ ４４７ ｋＷꎬ较未优

化无物流间换热时节约冷量 ６８％ꎬ对新系统的工艺

优化研究为工业化应用和改进提供了有效的理论

指导ꎮ
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