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含硝废硫酸常压处理工艺的模拟及优化
李建昌ꎬ訾　 灿∗ꎬ梁晓锋ꎬ刘华杰ꎬ刘　 涛

(天津大学浙江绍兴研究院ꎬ浙江 绍兴 ３１２３００)
摘要:以石英精馏设备为基础ꎬ结合含硝废硫酸物性及分离要求ꎬ建立了含硝废硫酸脱硝－浓缩常压处理工艺ꎬ并采用

Ａｓｐｅｎ 软件完成工艺模拟ꎮ 以理论板数、进料位置、回流比、塔顶采出量为自变量ꎬ以脱硝塔塔底物料硫酸质量分数及有机物质

量分数、浓缩塔塔顶及塔底物料硫酸质量分数为因变量ꎬ完成脱硝塔和浓缩塔的灵敏度分析ꎬ优化了工艺设计运行参数ꎮ 脱硝

后的废酸中有机物质量分数小于 １００×１０－６ꎬ可避免硫酸浓缩过程有机物结焦ꎻ浓缩最终得到 ９８％浓硫酸ꎬ硫酸回收率超过

９９􀆰 ９％ꎬ实现了硝化废硫酸的资源再利用ꎮ
关键词:硝化ꎻ废酸ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓꎻ精馏ꎻ模拟
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　 　 硝化反应是一种重要的化工反应过程ꎬ广泛应

用于染料、医药、农药等精细化工领域[１－２]ꎮ 硝化反

应过程常采用浓硫酸与硝酸的混酸系统作为硝化试

剂ꎬ生产过程产生大量含硝废硫酸ꎬ加剧了硝化反应

过程的环境风险ꎬ如何实现含硝废硫酸的回收再利

用成为化工行业关注的焦点[３]ꎮ 常见的含硝废酸

的组成为质量分数 Ｈ２ＳＯ４ ６５％ ~ ７０％、ＨＮＯ３ １％ ~
６％、有机物 ０􀆰 ５％ ~ ５％ꎬ如二硝基甲苯(ＤＮＴ)硝化

废酸[４]、甲苯二异氰酸酯(ＴＤＩ)硝化废酸[５]ꎮ 现有

含硝废酸处理工艺可分脱硝单元及硫酸浓缩单元 ２
部分ꎮ 在脱硝单元中完成硝酸及有机物的脱除ꎬ使
得混酸变为单一组成的硫酸ꎻ在硫酸浓缩单元ꎬ由于

受到设备材质腐蚀及加热介质的限制ꎬ目前主要采

用真空浓缩工艺ꎬ通过减小系统压力降低浓硫酸的

沸点ꎬ实现硫酸提浓[６－７]ꎮ 但是ꎬ真空浓缩的工艺存

在工艺复杂、运行能耗高等缺点ꎮ 此外ꎬ现有研究主

要是针对含硝废硫酸的处理工艺研究ꎬ缺少对设备

运行参数设计优化的剖析ꎮ 本文中拟采用 Ａｓｐｅｎ 化

工流程模拟软件ꎬ对含硝废酸处理工艺进行模拟ꎬ并
对工艺方案进行设计优化ꎬ为工业化生产操作提供

理论依据ꎮ

１　 工艺流程建立

以二硝基甲苯(ＤＮＴ)硝化废酸处理为例ꎬ含硝

废硫酸的组成包括 Ｈ２ＳＯ４、ＨＮＯ３、ＤＮＴ、Ｈ２Ｏꎬ质量分

数分别为 ７０％、２％、１％、２７％ꎬ温度为 ５０℃ꎬ排放量
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为 ５００ ｋｇ / ｈꎮ 回收的硫酸质量分数为 ９８％ꎬ以满足

硝化混酸循环套用标准ꎮ 现有硫酸浓缩过程由于受

到设备腐蚀及加热介质的限制选择真空操作ꎬ存在

工艺复杂、能耗高的缺陷ꎮ 石英玻璃具有高温耐腐

蚀性的特性[８]ꎬ可在常压下实现硫酸浓缩ꎬ已在工

业生产中得到应用ꎮ
本文中以石英精馏塔设备为基础ꎬ分析废酸特

性及生产要求ꎬ建立图 １ 所示含硝废硫酸处理工艺

流程ꎮ 整个流程由脱硝塔及浓缩塔 ２ 部分组成ꎬ在
脱硝塔中利用硝酸的挥发性以及 ＤＮＴ 的水蒸汽挥

发性脱除废酸中硝酸及有机物[９]ꎬ完成废酸净化ꎮ
净化后的稀硫酸进入浓缩塔提浓处理ꎬ塔顶得到酸

性废水ꎬ塔底得到浓硫酸ꎮ 脱硝塔及浓缩塔均采用

石英玻璃材质ꎬ运行压力均采用常压ꎮ

图 １　 含硝废硫酸处理工艺流程

２　 模拟过程

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件 ＤＳＴＥＷＵ、ＲａｄＦｒａｃ 模型ꎬ
选用 ＥＬＥＣＮＲＴＬ 热力学方程[１０－１１]ꎬ对含硝废酸处理

工艺流程进行模拟ꎮ 首先根据塔底稀硫酸中有机物

含量及稀硫酸浓度的要求ꎬ对脱硝塔模拟优化ꎮ 然

后ꎬ在脱硝塔优化模拟结果的基础上ꎬ以塔顶冷凝水

ｐＨ 以及塔底浓硫酸浓度为约束变量ꎬ完成浓缩塔工

艺参数的优化分析ꎮ 最后ꎬ完成含硝废酸处理过程

的模拟优化ꎮ

３　 脱硝塔模拟优化

脱硝塔的分离要求为塔底物料硫酸质量分数不

高于 ７０％ꎬ塔底物料有机物质量分数小于 １００ ×
１０－６ꎮ 脱硝塔的初始模拟条件为:理论板数为 １５ 块

理论板ꎬ塔顶无冷凝器ꎬ含硝废硫酸进料位置为第 １
块理论板ꎬ进料温度为 ５０℃ꎬ进料量为 ５００ ｋｇ / ｈꎮ
蒸汽选用 ０􀆰 ３ ＭＰａ 饱和蒸汽ꎬ蒸汽进料位置为第 １４
块理论板ꎬ进料量为 ７５ ｋｇ / ｈꎮ
３􀆰 １　 理论板数的优化

理论板数对分离效果有重要影响ꎬ由于硝酸挥

发性强ꎬ脱硝塔中极易实现硝酸的分离ꎮ 废酸中有

机物沸点较高ꎬ通过水蒸汽蒸馏脱除ꎬ脱硝塔的理论

板数将对有机物脱除效率产生较大影响ꎬ理论板数

过少达不到分离效果ꎬ理论板数过多则造成设备浪

费ꎮ 在保持其他模拟条件不变的情况下ꎬ考察理论

板数对塔底出料中 ＤＮＴ 及 Ｈ２ＳＯ４ 含量的影响ꎬ得到

图 ２ 所示结果ꎮ

１—ＤＮＴ 质量分数ꎻ２—Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

图 ２　 塔底物料 ＤＮＴ 及 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

随理论板数的变化

由图 ２ 可知ꎬ随着理论板数的增加ꎬ塔底物料中

ＤＮＴ 含量不断降低ꎬ且塔底稀硫酸浓度维持稳定ꎬ
由此说明理论板数越多 ＤＮＴ 分离效果越好ꎮ 当理

论板数大于 １１ 时ꎬ塔底物 ＤＮＴ 质量分数为 ６３×１０－６

且降低速率变缓ꎬ因此后续工艺模拟中将脱硝塔理

论板数定为 １２ꎮ
３􀆰 ２　 塔顶采出量的优化

塔顶采出量作为精馏塔操作的重要参数ꎬ对塔

顶物料组成、塔底物料组成、精馏塔热负荷等参数均

产生重要影响ꎮ 保持其他模拟条件不变ꎬ探究塔顶

采出量对塔底物料 ＤＮＴ 及 Ｈ２ＳＯ４ 含量的影响ꎬ得到

图 ３ 所示结果ꎮ 由图 ３ 可知ꎬ随着塔顶采出量的增

加塔底物料中 ＤＮＴ 含量逐渐减小ꎬ且硫酸浓度线性

增加ꎮ 为满足脱硝塔分离要求ꎬ塔顶采出量的操作

区间为 ６８~７５ ｋｇ / ｈꎮ 塔顶采出量超过 ７５ ｋｇ / ｈ 时ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

塔底物料质量分数:１—ＤＮＴꎻ２—Ｈ２ＳＯ４

图 ３　 塔底物料 ＤＮＴ 及 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

随塔顶采出量的变化
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塔底硫酸质量分数超过 ７０％ꎬ硝酸将与硫酸形成亚

硝基硫酸ꎬ进而导致硝酸分离效果变差ꎮ 塔顶采出

量低于 ６８ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底硫酸中 ＤＮＴ 质量分数将超

过 １００×１０－６ꎬ增大了硫酸浓缩塔中有机物结焦的风

险ꎮ 综合考虑ꎬ在后续模拟中将塔顶采出量确定为

７２ ｋｇ / ｈꎮ 此时塔底物料中 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数为

６９􀆰 ６％ꎬ硝酸及有机物质量分数分别为 １􀆰 ５ × １０－６、
７２×１０－６ꎮ

４　 浓缩塔模拟优化

浓缩塔的分离要求为塔底硫酸质量分数为

９８％ꎬ塔顶酸性冷凝水 ｐＨ 不小于 ４ꎮ 浓缩塔的初始

模拟条件为:理论板数为 １１ 块理论板ꎬ质量回流比

为 ０􀆰 ０１ꎬ脱硝后硫酸的进料位置为第 ５ 块理论板ꎬ
进料温度为 １７５℃ꎬ进料量为 ５０３ ｋｇ / ｈꎮ
４􀆰 １　 理论板数及进料位置的优化

理论板数与进料位置作为精馏塔设计、运行的

重要参数ꎬ影响塔顶、塔底物料组成ꎮ 首先探究理论

板数对精馏塔分离效率的影响ꎬ得到图 ４ 所示结果ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ在考察的理论板数范围内ꎬ随着理论板

数的增加ꎬ塔顶物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数逐渐减小、塔
底物料 Ｈ２ＳＯ４ 基本不变ꎮ 理论板数为 ６ 时塔顶物

料中 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数变化趋势变缓ꎬ因此优选理论

板数为 ６ꎮ

１—塔顶物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数ꎻ２—塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

图 ４　 浓缩塔塔顶、塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

随理论板数的变化

在确定理论板数的基础上ꎬ对进料位置进行优

化ꎬ得到图 ５ 所示结果ꎮ 由图 ５ 可知ꎬ随着进料板位

置的降低ꎬ塔顶硫酸质量分数先减小后增加ꎬ塔底硫

酸质量分数开始时先缓慢减小后大幅降低ꎮ 由此可

知ꎬ在进行硫酸浓缩时ꎬ不可以将纯化后的稀硫酸直

接通入塔底再沸器内ꎬ否则将有大量硫酸被蒸发出

体系ꎬ一方面造成塔底硫酸浓缩倍数不足ꎬ另一方面

塔顶冷凝液中硫酸含量过高ꎮ 根据图 ５ 所示结果ꎬ

浓缩塔进料塔板数优选为 ３ꎮ

１—塔顶物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数ꎻ２—塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

图 ５　 浓缩塔塔顶、塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

随进料板的变化

４􀆰 ２　 回流比的优化

保持浓缩塔理论板数为 ６ꎬ进料板数为第 ３ 块

理论板ꎮ 其他模拟参数不变ꎬ考察质量回流比对分

离效果的影响结果ꎬ模拟结果如图 ６ 所示ꎮ 根据图

６ 可知ꎬ塔底硫酸浓度基本不受回流比的影响ꎬ保持

在 ０􀆰 ９８ 处ꎮ 这是因为硫酸与水的相对挥发性差异

很大ꎬ硫酸被蒸出的量极少ꎬ对塔底硫酸质量分数影

响很小ꎮ 与此同时ꎬ图 ６ 表明随着回流比的增加塔

顶出料中硫酸的质量分数不断减小ꎬ并在回流比达

到 ０􀆰 ０２ 后减小趋势大幅变缓ꎮ 计算不同回流比下

塔顶出料的 ｐＨꎬ如图 ６ 所示ꎮ 当回流比达到 ０􀆰 ０２
后ꎬ塔顶出料 ｐＨ 大于 ４ꎬ满足设计要求ꎮ 根据上述

分析结果ꎬ浓缩塔质量回流比优选为 ０􀆰 ０２ꎮ

１—塔顶物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数ꎻ２—塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

图 ６　 浓缩塔塔顶、塔底物料 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数

随质量回流比的变化

５　 含硝废硫酸处理工艺优化模拟结果

根据优化结果可确定脱硝塔、浓缩塔参数ꎮ 脱

硝塔理论塔板数为 １２ꎬ塔顶无冷凝器ꎬ塔顶采出量

为 ７２ ｋｇ / ｈꎻ浓缩塔理论塔板数为 ６ꎬ进料塔板数为

３ꎬ质量回流比为 ０􀆰 ０２ꎮ 对含硝废酸处理工艺进行

整体模拟ꎬ得到表 １ 所示结果ꎮ 脱硝塔及浓缩塔均

采用常压操作ꎬ浓缩塔塔底温度为 ３３１℃ꎬ采用石英

􀅰１１２􀅰
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材质浓缩塔可以实现工业化生产ꎬ浓缩塔再沸器加

热方式采用电加热ꎮ
表 １　 含硝废硫酸处理工艺模拟结果

项目
脱硝塔 浓缩塔

塔顶 塔釜 塔顶 塔釜

温度 / ℃ １６２ １７６ １００ ３３１

压力 / ｋＰａ １０１ １１０ １０１ １０５

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７２ ５０３ １４５􀆰 ９ ３５７􀆰 １

质量分数 　 　 　 　

　 Ｈ２ＳＯ４ ９􀆰 ６×１０－６ ０􀆰 ６９６ ８􀆰 ６×１０－７ ０􀆰 ９８

　 ＨＮＯ３ ０􀆰 １３９ １􀆰 ５×１０－６ ５􀆰 １×１０－６ —

　 ＤＮＴ ０􀆰 ０６９ ７􀆰 ２×１０－５ ２􀆰 ４×１０－４ —

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ７９２ ０􀆰 ３０４ ０􀆰 ９９９８ ０􀆰 ０２

６　 结论

以石英精馏设备为基础ꎬ结合生产分离要求及

含硝废硫酸特性ꎬ建立了含硝废硫酸常压操作的脱

硝－浓缩处理工艺ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟含硝

废硫酸处理工艺过程ꎬ分析不同因素对脱硝塔、浓缩

塔分离效果的影响ꎬ提出含硝废硫酸处理工艺过程

的最佳方案:脱硝塔不设塔顶冷凝器ꎬ理论塔板数为

１２ꎬ废酸进料由塔顶进料ꎬ塔顶采出量为 ７２ ｋｇ / ｈꎮ
浓缩塔理论塔板数为 ６ꎬ进料塔板数为 ３ꎬ回流比为

０􀆰 ０２ꎮ 脱硝塔及浓缩塔均采用常压操作ꎮ
结果表明ꎬ优化后的工艺方案能够很好地实现

废酸中硝酸及有机物的脱除ꎬ并实现硫酸浓缩ꎮ 脱

硝后的废酸中 Ｈ２ＳＯ４ 质量分数小于 ７０％ꎬ有机物质

量分数小于 １００×１０－６ꎬ保证硝酸脱除效果的同时避

免有机物积累对浓缩阶段结焦的影响ꎮ 浓缩塔塔顶

得到质量分数为 ９８％ 的硫酸ꎬ硫酸回收率超过

９９􀆰 ９％ꎬ且可通过调节回流比控制塔顶冷凝水 ｐＨꎮ
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巴斯夫投资扩建其大亚湾聚合物分散体生产装置

　 　 近日ꎬ巴斯夫宣布计划在广东省的巴斯夫惠州大亚

湾基地建设第二条生产线ꎬ以扩大其聚合物分散体产

能ꎮ 新生产线计划于 ２０２４ 年投入运营ꎮ
作为全球领先的分散体制造商ꎬ巴斯夫不断投资于

快速增长的亚洲市场ꎮ 巴斯夫惠州大亚湾基地的区位

优势明显ꎬ紧贴华南地区的关键客户ꎮ 基地生产多种高

性能的丙烯酸和丁苯分散体产品ꎬ适用于涂料、建筑、胶
粘剂、造纸、纺织和包装等行业以及锂离子电池等全新

市场ꎮ
巴斯夫大中华区分散体业务总监刘帅表示:“此次

扩建标志着我们聚合物分散体业务在大中华区发展的

另一大关键里程碑ꎮ 创新的聚合物分散体对我们的客

户在其市场上取得成功至关重要ꎮ 新增产能会给客户

特别是华南市场提供灵活性和可持续的增长ꎮ”
巴斯夫亚太区分散体高级副总裁 Ｂｉｒ Ｄａｒｂａｒ Ｍｅｈｔａ

补充道:“通过全球和亚太研发中心ꎬ我们热切希望能为

我们的客户提供更可持续的创新产品ꎮ 例如ꎬ大亚湾基

地生产着新一代的分散剂产品安固力 Ａｃｒｏｎａｌ® ＰＬＵＳ
７６７９ꎬ它结合了我们最新的减味(ＡＯＲ)技术ꎬ降低内墙

漆的气味ꎬ为内墙漆树立全新标杆ꎮ”
巴斯夫分散体部门在中国运营着 ３ 座生产基地ꎬ其

巴斯夫惠州大亚湾基地于 ２０１２ 年开始运营ꎮ (单嘉依)

􀅰２１２􀅰


