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草甘膦水解尾气的节能回收工艺
肖　 颖∗

(北洋国家精馏技术工程发展有限公司ꎬ天津 ３０００７２)
摘要:亚磷酸二甲酯法生产草甘膦的水解过程中产生大量尾气ꎬ为了利用水解尾气携带的热量、降低装置能耗ꎬ提出了水解

尾气不经过冷凝过程、中和后的气相直接精馏的 ２ 种流程ꎮ 通过 ＰＲＯＩＩ 模拟软件对传统工艺和改进工艺进行了计算和比较ꎬ结
果表明ꎬ改进工艺的 ２ 种流程均可利用水解尾气携带的热量ꎬ达到节能降耗的目的ꎻ相比而言ꎬ先脱重后脱轻的倒序流程能更好

地利用水解尾气携带的热量ꎬ节能达 ３０％~５０％ꎮ
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　 　 草甘膦属于高效、低毒、低残留、杀草谱广的灭

生性除草剂ꎬ具有良好的内吸性、传导性ꎮ 作为市场

上最常用的除草剂ꎬ草甘膦占有 ３０％的全球除草剂

市场份额ꎮ 目前国内制备草甘膦主要采用甘氨酸路

线和亚氨基二乙酸路线[１]ꎮ 在甘氨酸路线中ꎬ亚磷

酸二甲酯法又以工艺过程简单、产品纯度高等特点

成为国内生产草甘膦的主要工艺[２]ꎮ 该工艺以多

聚甲醛、甘氨酸、亚磷酸二甲酯、甲醇、三乙胺为原

料ꎬ经解聚、加成、缩合、水解反应制得草甘膦母液ꎮ
水解过程中产生大量尾气ꎬ尾气的主要成分为氯甲

烷、甲醇、甲缩醛、水分ꎬ以及少量氯化氢气体[３]ꎮ
传统工艺通过对水解尾气进行冷凝ꎬ将甲缩醛、

甲醇、水变为液相ꎬ再加入碱液中和呈中性或微碱性

后依次进入甲缩醛精馏塔和甲醇精馏塔ꎬ分别回收甲

缩醛和甲醇ꎮ 该工艺的不足之处在于:①将水解尾气

全部冷凝需要大量低温水ꎬ能耗高ꎻ②将甲缩醛、甲
醇、水等全部冷凝后ꎬ再加热精馏ꎬ大大浪费了能量ꎮ

针对传统工艺的不足ꎬ本文中采用 ２ 种直接从

水解尾气中回收甲缩醛和甲醇的流程ꎬ充分利用水

解尾气携带的热量ꎬ通过比较各个工艺流程的优劣ꎬ
为实际生产节能降耗提供理论依据和参考ꎮ

１　 水解尾气的条件及分离要求

１􀆰 １　 水解尾气的条件及组成

草甘膦生产过程中ꎬ水解反应从 ５５℃左右开始

至 １２０℃左右结束ꎬ并在 ６０ ~ ９０℃期间产生大量的

气体ꎮ 水解过程为间歇过程ꎬ不同温度下产生的气

体流量和组成均不同ꎮ 实际生产中采用多个水解

釜ꎬ可通过使不同水解釜处于不同的水解进程ꎬ从而

使得整个水解尾气的产生趋于稳定和连续ꎮ 为了便

于研究ꎬ本文中也做了简化处理ꎬ假定水解过程连续

进行ꎬ产生的尾气维持不变ꎮ
以国内某企业草甘膦生产装置为例ꎬ水解尾气

的流 量 为 １０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ 温 度 取 １０５℃ꎬ 压 力 取

５０ ｋＰａꎬ组成见表 １ꎮ
表 １　 草甘膦水解尾气组成表 ％

组成 氯化氢 氯甲烷 甲缩醛 甲醇 水

质量分数 ２ ５ ９ ４８ ３６
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１􀆰 ２　 水解尾气回收要求

需要分别对草甘膦水解尾气中的甲缩醛、甲醇

进行回收ꎬ指标要求见表 ２ꎮ
表 ２　 草甘膦水解尾气回收要求

　 　 　 项目 指标

甲缩醛(质量分数) / ％ 甲缩醛≥８５ꎬ水<０􀆰 ６

甲醇(质量分数) / ％ 甲醇≥９９􀆰 ５ꎬ水<０􀆰 １

尾气(质量分数) / １０－６ 氯化氢<５０~１００

废水 ｐＨ≥１２ꎬＣＯＤ<５００

２　 传统工艺流程及能耗

水解尾气处理的传统工艺流程见图 １ꎬ首先将

水解尾气冷凝为气液两相ꎬ其中液相为甲醇、甲缩

醛、水的混合物ꎬ气相为氯甲烷等ꎮ 气相经水洗、碱
洗、干燥等工序后ꎬ可以回收副产氯甲烷[４]ꎻ冷凝液

经过加碱中和处理为中性或微碱性ꎬ然后进入甲缩

醛精馏塔和甲醇精馏塔ꎬ分别得到副产甲缩醛和甲

醇ꎬ甲醇回收利用ꎮ

图 １　 草甘膦水解尾气处理的传统工艺流程

示意图

甲缩醛和甲醇的主要物性见表 ３ꎮ
表 ３　 甲缩醛和甲醇的主要物性表

物质

名称
分子式

熔点 /
℃

沸点 /
℃

闪点 /
℃

密度 /

(ｋｇ􀅰ｍ－３)
性状

甲缩醛 ＣＨ２(ＯＣＨ３) ２ －１０４􀆰 ８ ４２􀆰 ３ －１７ ８６０ 无色液体

甲醇　 ＣＨ３ＯＨ －９７􀆰 ８ ６４􀆰 ８ １１ ７９０ 无色液体

常压下ꎬ甲缩醛分别与甲醇、水形成最低共沸

物ꎬ共沸组成 (质量组成) 分别为 ９１􀆰 ８％甲缩醛 －
８􀆰 ２％甲醇、９８􀆰 ６％甲缩醛－１􀆰 ４％水ꎬ共沸温度分别

为 ４１􀆰 ８５、４２􀆰 ０５℃ꎮ
分离工艺的操作条件和能耗可以通过模拟计算

获得ꎬ本文中采用 ＰＲＯＩＩ 模拟软件对传统工艺流程

进行模拟ꎬ选用 Ｗｉｌｓｏｎ 热力学方法[５]ꎮ 主要工艺参

数及能耗汇总于表 ４ꎮ

表 ４　 传统工艺流程的参数及热负荷

项目
水解尾气

降温

甲缩醛精

馏塔
甲醇精馏塔

操作压力 / ｋＰａ — ３５ １０

操作温度 / ℃ １０５ 降至 ３０ ５１~８５ ６７~１０５

理论板 — ２０ ３０

回流比 — １􀆰 ５ １􀆰 ５

回流温度 / ℃ — ４０ ４０

塔顶采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

— １０５０ ４６５０

指标 — 　 塔顶:甲缩

醛 ８５％ꎬ水含

量<０􀆰 １％

　 塔顶:甲醇 ９９􀆰 ９％ꎬ
水<０􀆰 １％ꎻ塔釜:甲醇

<５００×１０－６

冷却器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

－１５􀆰 ４８４１ — —

冷凝器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

— －１􀆰 ３０７８ －１３􀆰 ５８５８

再沸器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

— ２􀆰 ８５６３ １３􀆰 ３１５２

３　 改进工艺流程及能耗

水解尾气中携带大量的潜热ꎬ传统工艺流程是

将其冷凝为液体ꎬ再去中和ꎮ 带来的问题是热量的

损失ꎬ同时后续蒸馏还需要气化消耗热量ꎬ能量没有

得到利用ꎮ
为利用水解尾气中携带的热量ꎬ改进工艺ꎬ采用

气相直接进料进行分离回收的流程ꎮ 然而ꎬ水解尾

气中含有 ＨＣｌ 气体ꎬ不仅影响产品纯度ꎬ更会对设

备造成腐蚀ꎮ 为解决这一问题ꎬ改进工艺流程中设

置碱洗塔ꎬ采用气相中和的办法ꎬ去除原料中的酸

性气ꎮ
(１)设置碱洗塔

新鲜碱液从塔顶进入ꎬ与从塔底进入的尾气逆

流接触吸收ꎬ为保证吸收效果ꎬ同时从塔釜抽出一股

吸收液经换热后返回塔中部循环吸收ꎮ 碱洗塔顶排

出 ＨＣｌ 含量满足要求的净化尾气进入后续精馏分

离工段ꎻ碱洗塔底排出部分冷凝液ꎬ该冷凝液中含有

少量甲醇ꎬ也进入后续精馏分离工段ꎮ
碱洗塔流程设计的关键在于循环取热的设计ꎬ

若取热量过少ꎬ则绝大部分水解尾气仍以气相进入

其后的精馏塔ꎬ造成该塔的塔径过大ꎬ增加设备投

资ꎻ若取热量过多ꎬ则大量的气体被冷凝ꎬ偏离了能

量利用的初衷ꎮ 因此ꎬ需控制循环取热量ꎬ通过调节

循环量或冷后温度都可以使得大量的水被冷凝ꎬ而
大量的甲缩醛和甲醇仍以气相存在ꎮ
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(２)节能型工艺流程的建立

分离工段考虑 ２ 种工艺流程ꎬ一种是顺序流程

(见图 ２)ꎬ即先分离得到甲缩醛产品ꎬ再分离得到甲

醇产品ꎻ另一种是倒序流程(见图 ３)ꎬ即先除去废

水ꎬ再将甲缩醛和甲醇分离ꎮ

图 ２　 顺序流程示意图

图 ３　 倒序流程示意图

顺序流程中ꎬ氯甲烷不凝气和甲缩醛产品分别

从甲缩醛精馏塔的塔顶和侧线采出ꎬ甲醇产品从甲

醇精馏塔的塔顶采出ꎮ
倒序流程中ꎬ先经过脱水塔脱除水分ꎬ再从甲缩

醛精馏塔的塔顶、侧线和塔底分别回收氯甲烷不凝

气、甲缩醛产品和甲醇产品ꎮ
分别对 ２ 种流程进行模拟ꎬ主要工艺参数及能

耗分别汇总于表 ５、表 ６ꎮ
表 ５　 顺序流程的参数及热负荷

项目 碱洗塔 甲缩醛精馏塔 甲醇精馏塔

操作压力 / ｋＰａ ４０ ３５ １０

操作温度 / ℃ ８０~１００ ３８~８７ ６７~１０５

理论板 ６ ２０ ３０

回流比 — 回流量

　 ２８０００ ｋｇ / ｈ
１􀆰 ５

回流温度 / ℃ — ８􀆰 ５ ４０

塔顶采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

— ５８０ ４６７０

侧线采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

— ９５０ —

指标 　 塔顶:氯
化 氢 < ５０

×１０－６

　 侧线:甲缩

醛 ８５％ꎬ水含

量<０􀆰 １％

　 塔顶:甲醇 ９９􀆰 ９％ꎬ
水<０􀆰 １％ꎻ塔釜:甲醇

<５００×１０－６

冷凝器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

－１􀆰 ５０００① －１３􀆰 １１０４ －１３􀆰 ６３１５

再沸器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

— １􀆰 ２６８４ １３􀆰 ４３３０

　 　 注:∗为循环冷却器的热负荷ꎮ

表 ６　 倒序流程的参数及热负荷

项目 碱洗塔 脱水塔 甲缩醛精馏塔

操作压力 / ｋＰａ ４０ ３５ １０

操作温度 / ℃ ８０~１００ ６９~１１０ ３３~６９

理论板 ６ ３０ ２０

回流比 — ２ 回流量 １４０００ ｋｇ / ｈ

回流温度 / ℃ — ６９① ３

塔顶采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

— ６２００ ５８０

侧线采出量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

— — ９５０

指标 　 塔顶:氯
化 氢 < ５０

×１０－６

　 塔 顶: 水 <
０􀆰 １％ꎻ塔釜:甲

醇<５００×１０－６

　 侧线:甲缩醛 ８５％ꎬ
水含量< ０􀆰 １％ꎻ塔釜:
甲醇 ９９􀆰 ９％ꎬ水<０􀆰 １％

冷凝器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

－１􀆰 ５０００ －１３􀆰 ２７５６ －６􀆰 ５８９１

再沸器热负荷 /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

— ７􀆰 ３１２９ ０􀆰 ９９８６

　 　 注:此处为泡点回流ꎮ

４　 改进工艺与传统工艺的比较和说明

通过对传统工艺和改进工艺的 ２ 个流程分别计

算ꎬ可以得到 ３ 种工艺流程的主要热负荷值ꎬ汇总于

表 ７ 中ꎮ
表 ７　 改进工艺与传统工艺的能耗比较

项目 传统工艺
改进工艺

顺序流程

改进工艺

倒序流程

取热负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) ３０􀆰 ３７７７ ２８􀆰 ２４２１ ２１􀆰 ３６４８

供热负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) １６􀆰 １７１５ １４􀆰 ７０１１ ８􀆰 ３１１６

取热能耗 / ％ １００􀆰 ０ ９３􀆰 ０ ７０􀆰 ３

供热能耗 / ％ １００􀆰 ０ ９０􀆰 ９ ５１􀆰 ４

由以上计算可知ꎬ水解尾气不经过冷凝直接中

和的改进工艺比传统工艺的能耗低ꎮ 这是因为ꎬ传
统工艺将尾气冷凝后中和再精馏ꎬ白白浪费了水解

　 　 　 　 (下转第 １９５ 页)
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１８０ ｋＰａꎬ并且压力跳动更频繁ꎬ还有上涨趋势ꎬ不能

满足生产要求ꎮ ６ 月 ６ 日停工检查发现 Ｅ－３０１０ 管

程入口及管程聚合物累积堵塞严重ꎬ见图 ２ꎬ清理后

Ｃ－３００１ 出口压力恢复正常ꎮ ８ 月 ２９ 日ꎬ装置因外

部条件非计划停工ꎬ再开工过程中ꎬ在氮气循环升温

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 冷却器聚合物(一)

图 ３　 冷却器聚合物(二)

转速提至 ４ ０００ ｒ / ｍｉｍ 时ꎬ压缩机出口压力就升高

至 １８０ ｋＰａꎬ脱氢反应器氮气循环升温完成进入蒸汽

升温后ꎬ打开 Ｅ－３０１０ 检查发现ꎬＥ－３０１０ 管程被脱

氢尾气从压缩机出口夹带的聚合物堵塞明显ꎬ见
图 ３ꎮ
２􀆰 ２　 压缩机出口集液包堵塞

在 Ｅ－３０１０ 堵塞前期ꎬ压缩机在 ８０℃左右操作

时ꎬ压缩机出口集液包至 Ｄ－３００５ 的排液线不畅ꎬ频
繁清理ꎬ最终导致排液线完全堵塞ꎬ另配新线ꎬ并增

设过滤网ꎮ ６ 月 ６ 日停工检修时ꎬ压缩机出口高压

运行时ꎬ出口集液包排出大量聚合物ꎬ见图 ４ꎮ

图 ４　 压缩机集液包聚合物

２􀆰 ３　 压缩机出口管线聚合物累积

６ 月 ６ 日清理完聚合物后ꎬ压缩机运行虽有好

转ꎬ但出口温度仍偏高ꎬ在压缩机出口管线也有聚合
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尾气携带的热量ꎬ同时增加了冷凝冷却的次数ꎬ进而

也增加了冷剂的消耗ꎮ 改进工艺的倒序流程相比顺

序流程ꎬ前者的节能效果更加显著ꎬ对水解尾气携带

热量的利用率更高ꎮ 这是因为ꎬ倒序流程中少了甲

醇的二次蒸发和冷凝的过程ꎬ而尾气中甲醇的含量

是甲缩醛含量的 ５􀆰 ３ 倍ꎬ同时甲醇的气化潜热又是

甲缩醛的近 ３ 倍ꎬ倒序流程可以更充分地利用尾气

中甲醇的热量ꎬ因而节能更多ꎮ
除了能耗方面的比较ꎬ值得补充说明的是:①改

进工艺中ꎬ气相进精馏塔ꎬ精馏塔的直径要比液相进

料(同规模同条件)下的大ꎬ且新增了碱洗塔和尾气

鼓风机ꎻ因此ꎬ改进工艺的设备投资要比传统工艺的

多ꎮ ②改进工艺中ꎬ甲缩醛精馏塔的冷凝器温度低ꎬ
需要用低温水或冷冻水作冷剂ꎮ

５　 结论

(１)亚磷酸二甲酯法生产草甘膦过程中产生的

水解尾气ꎬ可不经过冷凝直接中和后精馏分离ꎬ改进

后的工艺可降低能耗ꎬ为生产企业带来可观的经济

效益ꎮ
(２)改进工艺的顺序流程可降低约 １０％的能

耗ꎬ倒序流程可降低 ３０％ ~５０％的能耗ꎮ 相比之下ꎬ
先脱重后脱轻的倒序流程更充分地利用了尾气携带

的热量ꎬ为类似节能工艺流程的开发提供了指导和

借鉴ꎮ
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