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摘要:为减少环己酮装置精制单元设备投资、能量消耗ꎬ有效提升装置运行效益ꎬ提出了采用隔壁塔在环己酮装置精制单元

中的应用方式ꎬ并研究了隔壁塔工艺中隔壁板分布位置、气液分配等操作参数的影响ꎬ对隔壁塔设计参数进行进一步优化ꎮ 在
此基础上将 ２ 种方案进行对比ꎬ结果表明ꎬ隔壁塔精馏流程相比传统精制工艺能耗节约 １５􀆰 ９％ꎬ具有一定的节能潜力ꎮ
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　 　 目前工业上环己酮的生产制备普遍通过环己醇

气相催化脱氢来实现ꎬ环己醇脱氢的单程转化率一

般在 ６０％以下ꎬ伴有副反应的发生(产生环己烯、苯
酚、醇酮缩合物等杂质) [１－４]ꎮ 在高纯度环己酮制备

工艺中ꎬ必须包含带有脱除轻杂质、分离未反应环己

醇的“轻塔－酮塔－醇塔”环己酮精制单元:脱氢产物

首先经过轻塔脱除其中的轻杂质ꎻ脱轻后粗醇酮顺

序经过酮塔精制ꎬ酮塔塔顶得到合格环己酮产品ꎬ塔
釜醇经过醇塔分离重杂质ꎬ醇塔顶的环己醇循环继

续进行脱氢反应ꎮ 由于环己酮装置对产品酮的高纯

度要求ꎬ常常将其杂质含量控制很低ꎬ分离过程中塔

设备设计、占地和能耗投资占脱氢装置大部分成本ꎬ
特别是在装置大型化过程中ꎬ如何降低设备投资和

操作成本是设计人员需要着重思考的方向ꎮ
隔壁塔技术通过设置分隔壁的方法将多个组分

的分离任务合并在单塔内完成ꎬ它的设计和优化是

一项重要的化工过程强化研究方向ꎮ Ｃｈｅｎ 等[５] 学

者对不同的隔壁塔型式进行分类并比较ꎬ为其设计

提供了较为全面的参考ꎮ 本文中结合环己酮精制装

置案例ꎬ探讨了隔壁塔在环己醇脱氢产物精制过程

中应用的可行性ꎬ并针对不同区域理论板数、回流

比、气相分配比等参数进行优化ꎬ提出了一种新型环

己酮精制工艺流程ꎬ并与常规精馏分离过程相比较ꎬ
取得一定的节能效果ꎮ

１　 隔壁塔技术应用在环己酮装置中的可行
性分析

　 　 随着技术的发展和研究的深入ꎬ隔壁塔在石化

行业中的应用也日趋成熟[６－９]ꎮ 但这并不代表着隔

壁塔技术可以毫无限制地应用在任意多组分物系的

分离(≥３ 组分)ꎮ Ｓｃｈｕｌｔｚ 等[１０] 学者针对隔壁塔的

应用提出几个条件ꎬ特别是产品纯度要求、进料组

成等方面(见表 １)ꎮ 结合表 １ꎬ将酮产品和循环醇

作为中间组分产品(即 Ａ ＝ 轻杂质ꎬＢ ＝ 醇酮混合

物ꎬＣ ＝重杂质)ꎬ对环己酮装置中隔壁塔应用的可

行性进行探讨ꎮ 对比发现ꎬ当酮产品和循环醇作

为中间产品采出时ꎬ能够较好地满足隔壁塔适用

条件ꎮ
表 １　 隔壁塔应用条件与本体系对应性

项目 技术要点 本体系对比

产品纯度

　 要求

　 组分 Ｂ 产品高纯度要求 　 酮产品质量分数

≥９９􀆰 ９％

原料组成 　 组分 Ｂ 质量分数超过 ２０％ꎬ
Ａ / Ｃ 含量相当ꎻ特别当 Ｂ 组

成~６６􀆰 ７％ꎬ最为理想

　 (酮产品＋循环醇)
含量>９４％

相对挥发度 　 αＡＢ≈αＢＣ 　 αＡＢ≈αＢＣ

塔压 　 分离条件压力一致 　 三塔均为真空操作
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　 　 以某厂 ２０ 万 ｔ / ａ 环己酮生产装置为例ꎬ采用分

离流程如图 １ 所示ꎮ 原料及产品质量要求见表 ２ꎬ
利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建模并采用 ＮＲＴＬ 物性方法ꎬ对分

离过程进行模拟计算(图 １)ꎬ对各塔模拟结果如表

３ 所示ꎬ发现 Ａｓｐｅｎ 模拟数据与现场实际运行数据

吻合度较高ꎬ对下一步节能优化设计工作具有指

导性ꎮ

图 １　 常规环己酮精制 Ａｓｐｅｎ 模拟流程

表 ２　 原料及产品质量组成

组分 进料质量分数 / ％ 轻质油 酮产品 循环醇

轻杂质

环己酮

环己醇

重杂质

０􀆰 １７
４９􀆰 ３４
５０􀆰 １１
０􀆰 ３８

酮含量

<９０％

酮含量

>９９􀆰 ９５％ꎻ
轻杂质含量

<５０×１０－６

醇含量

>９５％

表 ３　 各塔模拟结果对比

参数
轻塔 Ｃ－１０１ 酮塔 Ｃ－１０２ 醇塔 Ｃ－１０３

现场值 模拟值 现场值 模拟值 现场值 模拟值

塔顶温度 / ℃ １１９􀆰 ９ １１８ ５２􀆰 ５ ５２􀆰 ４ ７６􀆰 ５ ７６􀆰 ０
塔釜温度 / ℃ １３５􀆰 ０ １３５􀆰 ８ ９１􀆰 ９ ８８􀆰 ６ １２０􀆰 ９ １１１􀆰 １
塔顶压力 / ｋＰａ ５０ ５０ ２􀆰 ５ ２􀆰 ５ ３􀆰 １ ３􀆰 １
塔釜蒸汽用量 /

　 ( ｔ􀅰ｈ－１)

１９􀆰 ７２ １８􀆰 ０ １４􀆰 ５ １４􀆰 ８ １３􀆰 ０ １４􀆰 ８

再沸器热负荷 / ｋＷ 　 １０５００ 　 ８６０８ 　 ８６０３

２　 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔环己酮精制流程的设计与
优化

　 　 隔壁塔在化工分离过程中应用常有不同的型式

(图 ２)ꎬ在应用隔壁塔技术前应当结合环己酮精制

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＤＷ１ (ｂ)ＤＷ２Ｔ (ｃ)ＤＷ２Ｂ

图 ２　 几种不同类型的隔壁塔简图

流程物系分离特点进行综合分析ꎬ选择合适的隔壁

塔精馏型式ꎮ 由表 ３ 可以看到ꎬ三塔分离过程中ꎬ醇
塔用来分离粗产物中的重杂质ꎬ因此塔釜温度也最

高ꎬ换热器需要高温位蒸汽来满足换热温差要求ꎬ尽
可能降低高温位再沸器能耗是降低设备投资和操作

成本的方向之一ꎮ
(１)降低塔操作压力ꎮ 对不同压力下关键杂质

和环己酮沸点差进行分析(图 ３)发现ꎬ塔压的降低

对分离过程有利ꎬ且降低塔釜温度利于减少醇酮缩

合副反应的发生ꎮ

图 ３　 新型隔壁塔环己酮精制流程

(２)降低高温位再沸器负荷ꎮ 对不同型式隔壁

塔进行分析ꎬＤＷ１ 和 ＤＷ２Ｔ ２ 种类型隔壁塔设备都

采用共同提馏段完成轻杂质的分离ꎻ对于本物系来

说ꎬ高沸点物质会导致共同提馏段塔釜温位偏高ꎬ容
易发生酮产品的缩聚ꎬ能耗大ꎮ 采用 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔

型式(图 ４)ꎬ将重杂质和粗醇酮的采出分开ꎬ降低塔

釜能量消耗ꎬ减少醇酮缩合副反应的发生ꎮ

图 ４　 新型隔壁塔环己酮精制流程

２􀆰 １　 隔壁塔精馏过程 Ａｓｐｅｎ 模拟

当采用 ＤＷ２Ｂ 型隔壁塔流程(图 ４)时ꎬ粗醇酮

产品进入隔壁塔预分馏区(Ｓ２)ꎬ醇酮及轻组分进入

主塔上部区域(Ｓ１)进行分离ꎬ预分馏区(Ｓ２)塔釜得

到重组分杂质ꎬ由侧线精制区域(Ｓ３)得到杂质合格

的醇酮产品ꎬ经过常规酮塔ꎬ塔顶得到合格的环己酮

产品ꎬ具体 Ａｓｐｅｎ 模拟流程见图 ５ꎮ 本次计算过程

中采用 Ｒａｄｆｒａｃ 模块对隔壁塔不同区域(Ｓ１、Ｓ２、Ｓ３)
进行模拟ꎬ并在此基础上考察各区域理论板数、原料

进料位置、产品侧线采出位置、回流比、气液相分配

比等参数的影响ꎮ
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图 ５　 新型 ＤＷ２Ｂ 环己酮精制 Ａｓｐｅｎ 模拟流程

２􀆰 ２　 隔壁塔操作条件优化

各区域理论板数对各产品质量的影响如图 ６ ~
图 ８ 所示ꎮ 在进行理论板数计算优化时ꎬ通过调节

主塔区域(Ｓ１)回流比保证酮产品(物流 １０５)中关

键轻杂质质量分数小于 ０􀆰 ００５％ꎬ满足产品要求ꎮ
　 　 　 　 　 　 　

１—２０ꎻ２—２５ꎻ３—３０ꎻ４—３５ꎻ５—４０ꎻ６—４５ꎻ７—５０

图 ６　 不同 Ｓ１ 区域理论板数下操作回流比

对产品质量的影响

１—２０ꎻ２—２５ꎻ３—３０ꎻ４—３５ꎻ５—４０ꎻ６—４５ꎻ７—５０

图 ７　 不同 Ｓ１ 区域理论板数下操作回流比

对产品轻杂质含量和操作负荷的影响

１—２４ꎻ２—２０ꎻ３—１６ꎻ４—１２ꎻ５—８

图 ８　 不同 Ｓ２ 区域理论板数下操作回流比

对产品轻杂质含量和操作负荷的影响

可以看到ꎬ为保证酮产品中轻杂质含量ꎬ随着 Ｓ１ 区

域理论板数的增加ꎬ所需操作回流比逐步减少ꎻ当
Ｓ１ 区域理论板数达到 ３５ 块以上时ꎬ理论板数对操

作回流比影响减弱ꎬ此时酮产品质量分数也达到

９９􀆰 ９５％以上ꎮ 用类似方法考察 Ｓ２ 区域和 Ｓ３ 区域

理论板数变化对产品质量带来的影响(图 ８、图 ９)ꎬ
发现当 Ｓ２ 区域在 ８ 块理论板、Ｓ３ 区域在 １５ 块理论

板以上时ꎬ对产品质量和操作负荷的改变很小ꎮ

１—２５ꎻ２—２０ꎻ３—１５ꎻ４—１０ꎻ５—５

图 ９　 不同 Ｓ３ 区域理论板数下操作回流比

对产品轻杂质含量和操作负荷的影响

气相分配比对各产品质量及操作负荷的影响如

图 １０、图 １１ 所示(ＳＰ:区域 Ｓ３ 气相分配比例)ꎮ 可

以看到ꎬＳＰ 的增加有利于降低酮产品中的轻杂质含

量ꎬ即相同产品杂质要求的情况下可以降低操作负

荷ꎻ在保证产品质量的前提下ꎬ当 ＳＰ >０􀆰 ９５ 时对降

　 　 　 　 　 　 　

１—０􀆰 ９９５ꎻ２—０􀆰 ９５ꎻ３—０􀆰 ９ꎻ４—０􀆰 ８

图 １０　 不同气相分配比下操作回流比

对产品酮含量的影响

１—０􀆰 ９９５ꎻ２—０􀆰 ９５ꎻ３—０􀆰 ９ꎻ４—０􀆰 ８

图 １１　 不同气相分配比下操作回流比

对产品轻杂质含量和操作负荷的影响
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低操作负荷的作用趋于平缓ꎮ 与此同时ꎬ由于区域

Ｓ１ 塔釜再沸器温位较高ꎬ气相分配比对再沸器设备

总投资也会带来一定的影响ꎮ 随着气相分配比的增

加ꎬ区域 Ｓ２ 塔釜再沸器热负荷逐步增加ꎬ但总热负荷

呈现降低趋势ꎬ且总设备(２ 台再沸器)投资降幅明显ꎮ
通过对隔壁塔操作参数进行优化调整以后ꎬ对

不同区域上塔板温度及气液相醇酮组成的分布作

图ꎬ如图 １２、图 １３ 所示ꎮ

１—Ｓ１ 再沸器ꎻ２—Ｓ２ 再沸器ꎻ３—总设备投资ꎻ４—总负荷

图 １２　 气相分配比对塔釜再沸器设备投资的影响

１—Ｓ１ 区域ꎻ２—Ｓ２ 区域ꎻ３—Ｓ３ 区域

图 １３　 隔壁塔塔板温度分布

３　 隔壁塔环己酮精制流程与常规精馏过程
对比

　 　 对新型 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔环己酮精制流程和常规

环己酮精制过程进行对比(表 ４、表 ５)ꎬ在满足酮产

品质量分数大于 ９９􀆰 ９％ꎬ关键轻杂质质量分数小于

５０×１０－６的前提下ꎬＤＷ２Ｂ 隔壁塔流程冷凝器能耗降

低 １６􀆰 ２２％ꎬ再沸器能耗降低 １５􀆰 ９％ꎬ酮产品损耗减

少 ４􀆰 ３３％ꎬ仅对比隔壁塔工序节能更加明显ꎬ达到

２１􀆰 ４５％ꎻ所需设备数量也大大降低ꎬ降低了设备投

资ꎬ具有一定的节能潜力ꎮ

４　 结论

(１)对比隔壁塔操作适用条件ꎬ将醇酮看作中

间组分ꎬ通过对原料组成、产品要求等条件进行对

比ꎬ提出隔壁塔操作应用在环己酮分离过程中的可

行性ꎮ

表 ４　 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔和常规环己酮精制流程对比

项目 隔壁塔流程 常规分离流程 对比结果

冷量 / ｋＷ 区域 Ｓ１ １５１０４ Ｃ－１０１ １０６００ －２２􀆰 ２８％

　 　 　 Ｃ－１０３ ８８６０ 　

　 Ｃ－１０２ ９００２ Ｃ－１０２ ９３１２ 　

　 合计 ２４１０６ 合计 ２８７７２ －１６􀆰 ２２％

热量 / ｋＷ 区域 Ｓ２ ６８２０ Ｃ－１０１ １０５００ －２１􀆰 ４５％

　 区域 Ｓ３ ８１８５ Ｃ－１０３ ８６０３ 　

　 Ｃ－１０２ ８３００ Ｃ－１０２ ８６０８ 　

　 合计 ２３３０５ 合计 ２７７１１ －１５􀆰 ９０％

产品质量 　 　 　 　 　

　 环己酮损失 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 　 ７７􀆰 １ 　 ８０􀆰 ５ －４􀆰 ２２％

　 酮产品质量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 　 ２５１７５ 　 ２５１７５ 　

　 酮产品纯度 / ％ 　 ９９􀆰 ９６ 　 ９９􀆰 ９５ 　

　 酮产品关键杂质含量 /

　 　 １０－６
　

４７
　 　 　

表 ５　 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔和常规环己酮精制流程设备数量对比

设备名称 隔壁塔流程 常规分离流程

真空泵 ２ ３

塔器　 ２ ３

冷凝器 ２ ３

再沸器 ３ ３

机泵　 １０ １４

合计　 １９ ２６

(２)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对环己酮精馏过程进行模

拟ꎬ并与现场实际生产参数进行对比ꎬ结果吻合度较

高ꎬ验证了该体系精馏过程模型建立的有效性ꎮ
(３)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的 Ｒａｄｆｒａｃ 模型ꎬ构建新型

ＤＷ２Ｂ 流程ꎬ并针对主要操作参数(理论板数、回流

比、气相分配比)进行优化分析ꎬ确定隔壁塔设计模

型参数ꎮ
(４)将提出的隔壁塔流程与常规环己酮精馏过

程进行对比ꎬ证明在保证高纯度产品要求的前提下ꎬ
新型 ＤＷ２Ｂ 隔壁塔环己酮精制流程在节省设备投

资、降低能耗等方面均具有一定的优势ꎮ
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Ｖ０１—结晶母液罐ꎻ Ｖ０２—３０％ 液碱罐ꎻ Ｖ０３—中和液分相罐ꎻ
Ｖ０４—中和有机相罐ꎻＶ０５—中和水相罐ꎻＶ０６—三乙胺除水塔分

水器ꎻＶ０７—水相脱三乙胺塔馏分槽ꎻＥ０１—水相脱三乙胺塔冷

凝器ꎻＥ０２—水相脱三乙胺塔再沸器ꎻＥ０３—三乙胺除水塔冷凝

器ꎻＥ０４—三乙胺除水塔再沸器ꎻＥ０５—中和预热器ꎻＰ０１—结晶

母液输送泵ꎻＰ０２—３０％液碱输送泵ꎻＰ０３—三乙胺除水塔进料

泵ꎻＰ０４—水相除三乙胺塔进料泵ꎻＰ０５—水相除三乙胺塔塔釜出

料泵ꎻＰ０６—有机相除水塔进料泵ꎻＰ０７—水相脱三乙胺塔馏分输

送泵ꎻＴ０１—水相脱三乙胺塔ꎻＴ０２—三乙胺除水塔ꎻＭ０１—中和

　 　 　 静态混合器

图 １１　 三乙胺回收系统流程

(２)中和液分相后ꎬ有机相进中和有机相罐

(Ｖ０４)中转ꎬ水相进中和水相罐(Ｖ０５)ꎮ
(３)中和有机相由三乙胺除水塔进料泵(Ｐ０３)

输送至三乙胺除水塔(Ｔ０２)ꎬ三乙胺除水塔为内回

流冷凝器ꎬ气相由三乙胺除水塔冷凝器(Ｅ０３)冷凝

后至三乙胺除水塔分水器(Ｖ０６)ꎬ油相、水相分别由

重力至 Ｖ０４、Ｖ０５ꎮ 塔釜合格三乙胺至合格三乙胺

储罐ꎮ
(４)中和水相由水相除三乙胺塔进料泵(Ｐ０４)

输送至水相脱三乙胺塔(Ｔ０１)ꎬ该塔也设置内回流

冷凝器ꎬ由于该塔压力低ꎬ温度低ꎬ馏分冷凝后ꎬ经水

相脱三乙胺塔馏分槽(Ｖ０７)ꎬ由水相脱三乙胺塔馏

分输送泵(Ｐ０７)输送至 Ｅ０５ 预热ꎮ 塔釜脱三乙胺溶

液至中转槽ꎮ

４　 总结

研究了草甘膦结晶母液回收处理工艺ꎬ探索了

最佳工艺条件ꎬ建立了生产工艺流程ꎬ对其他行业三

乙胺回收也有借鉴意义ꎮ
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