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摘要:采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对丁二烯抽提工业装置产生的废乙腈溶剂的再生进行变压精馏模拟优化ꎬ选用乙醇、丙酮、甲苯

和 ４－乙烯基环己烯为代表杂质ꎬ以 ＮＲＴＬ 和 ＵＮＩＦＡＣ 的物性方法对该多元组分体系进行模拟计算ꎬ以乙腈溶剂再生后乙腈与水

的质量分数不低于 ９９％为指标ꎬ对变压双塔进行模拟与优化ꎬ获得最佳精馏工艺条件ꎮ 基于此ꎬ将该流程进行循环运行ꎬ根据

实际运行工况ꎬ动态调整高压塔塔釜采出与循环量ꎬ实现保证再生乙腈质量分数的同时ꎬ最大限度减少乙腈溶剂的损失ꎬ乙腈回

收率可达 ９９􀆰 ５％以上ꎮ
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　 　 乙腈由于优良的溶剂性能而常被用于萃取精馏

分离乙烯裂解气中的丁二烯或其他化工分离过

程[１－３]ꎮ 然而ꎬ在实际生产运行过程中ꎬ乙腈溶剂常

因受热发生分解生成有机酸和胺类等物质ꎬ从而导

致丁二烯在塔盘发生聚合而造成异常停车ꎮ 此外ꎬ
为防止 Ｃ４ 中的丁二烯和 Ｃ４ 炔烃组分发生聚合反

应ꎬ实际运行中常添加少量阻聚剂ꎬ而随着乙腈溶剂

在装置中循环ꎬ各类杂质将在溶剂和各精馏塔中不

断累积ꎬ造成分离效果大大下降ꎬ同时副反应和杂质

急剧增加导致丁二烯聚合[３]ꎮ
现有对于乙腈体系精制的研究大多主要集中于

含乙腈的二元和三元共沸物系[４－１７]ꎮ 郭昊乾等[４]

对甲醇与乙腈体系的分离进行变压间歇精馏模拟优

化ꎬ有效降低排放废水的 ＣＯＤ 及原料成本ꎮ 王晓红

等[１８]针对乙腈 /正丙醇 /甲苯三元物系进行模拟分

析ꎬ结果表明该物系共沸组成对压力具有敏感性ꎬ采
用变压精馏对该三元体系进行可行性分析ꎬ优化工

艺流程和操作参数ꎬ降低分离成本ꎮ 由此可知ꎬ对于

含有乙腈组分的二元或三元共沸体系ꎬ采用变压精

馏可以有效进行组分间的分离ꎮ 此外ꎬ还有研究者

将乙腈相关共沸物系的变压精馏与热集成、双效精

馏和离子液体等进行耦合ꎬ可以有效降低公用工程

的消耗[９ꎬ１２ꎬ１９－２１]ꎮ 然而ꎬ现有研究主要集中于二元

与三元组分物系和节能降耗方面ꎬ而对于三元以上
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组分的乙腈物系的实际废乙腈溶剂精制的研究报道

较少ꎬ而对实际废乙腈溶剂的精制研究对于工业装

置的平稳和安全生产有着重要现实意义ꎮ 李贵

林[３]针对乙腈法丁二烯抽提装置产生的废乙腈溶

剂ꎬ在原有乙腈再生装置基础上ꎬ采用水洗加变压精

馏的手段开发了一种新的乙腈溶剂再生技术ꎬ可将

再生乙腈质量分数由 ８０％提高到 ９５％ꎬ同时脱除乙

腈中重组分和氨等杂质ꎮ
本文中采用变压精馏方法ꎬ利用化工流程模拟

软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对多元组分(乙腈、水、乙醇、丙酮、
甲苯和 ４－乙烯基环己烯)进行严格稳态模拟ꎬ讨论

了各参数对分离效果的影响ꎬ确定了工艺参数ꎬ并给

出了一种乙腈溶剂的再生方案ꎬ为实际工业废乙腈

溶剂的再生提供参考ꎮ

１　 丁二烯抽提装置废乙腈溶剂组分分析

取某丁二烯抽提装置产生的废乙腈溶剂为样

品ꎬ采用气相色谱－质谱联用仪(ＧＣ－ＭＳ)对样品进

行定性和定量分析ꎬ分析结果如表 １ 所示ꎮ 其中ꎬ乙
腈占比(质量分数) ７４􀆰 ５％、乙醇 ２􀆰 ５％、水 １６􀆰 ５％、
丙酮 ３􀆰 ５％、芳烃 ０􀆰 ３％、４－乙烯基环己烯 ０􀆰 ３％、其
他重组分 １􀆰 ４％ꎮ

表 １　 废乙腈溶剂组分分析结果 ％

组分 乙腈 乙醇 水 丙酮 芳烃
４－乙烯基

环己烯
其他

质量分数 ７４􀆰 ５ ２􀆰 ５ １６􀆰 ５ ３􀆰 ５ ０􀆰 ３ ０􀆰 ３ １􀆰 ４

２　 模拟分离过程

２􀆰 １　 分离物系的热力学模型

文献中常用的乙腈－水和乙腈－醇 /酯类体系分离

的热力学模型有 ＮＲＴＬ、Ｗｉｌｓｏｎ、ＵＮＩＱＵＡＣ 和 ＵＮＩＦＡＣ
模型等[４ꎬ１６]ꎬ考虑到本文中含有乙醇和丙酮等极性

组分ꎬ选用 ＮＲＴＬ 模型进行分析模拟ꎬ而 ４－乙烯基

环己烯与其他组分的二元交互参数采用 ＵＮＩＦＡＣ 进

行估算分析ꎬ其余组分间的二元交互参数直接调用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 数据库中的参数ꎬ结果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 本体系中各物系的二元交互作用参数

组分 ｉ 组分 ｊ Ａｉｊ Ａｊｉ Ｂｉｊ Ｂｊｉ

乙腈 乙醇 －０􀆰 ９７４５ －０􀆰 ５９８２ ４３５􀆰 ７６４１ 　 ４７８􀆰 ０１８９

乙腈 水 －０􀆰 １１６４ １􀆰 ０５６７ ２５６􀆰 ４５８８ ２８３􀆰 ４０８７

乙醇 水 －０􀆰 ８００９ ３􀆰 ４５７８ ２４６􀆰 １８００ －５８６􀆰 ０８０９

乙腈 丙酮 ０ ０ ５３􀆰 ２８５３ －５３􀆰 ４５９５

乙醇 丙酮 －１􀆰 ０７８７ －０􀆰 ３４７１ ４７９􀆰 ０５００ ２０６􀆰 ５９７３

水 丙酮 ０􀆰 ０５４４ ６􀆰 ３９８１ ４１９􀆰 ９７１６ －１８０８􀆰 ９９１０

乙腈 甲苯 ０ ０ ２２４􀆰 ４１４７ ２２７􀆰 ０８０６

乙醇 甲苯 １􀆰 １４５９ －１􀆰 ７２２１ －１１３􀆰 ４６５８ ９９２􀆰 ７３６７

水 甲苯 ３􀆰 ９８８４ －７􀆰 ２３５７ ９９６􀆰 ７０３１ ４２９２􀆰 ４４３６

丙酮 甲苯 １􀆰 ２０３２ －１􀆰 ２８４６ －４００􀆰 ５４７０ ６３０􀆰 ０９６９

水 ４－乙烯基环己烯 ０ ０ ３１１３􀆰 ９０３８ ３１１３􀆰 ９０３８

乙腈 ４－乙烯基环己烯 ０ ０ ４４２􀆰 ９１７９ ３４１􀆰 ３２３０

乙醇 ５－乙烯基环己烯 ０ ０ ５４３􀆰 ９０７８ ４２３􀆰 ６３９８

丙酮 ６－乙烯基环己烯 ０ ０ ３２５􀆰 ３９５３ ５４􀆰 ４８３２

甲苯 ７－乙烯基环己烯 ０ ０ －１２１􀆰 ８０２２ １５７􀆰 ２７０５

２􀆰 ２　 进料与分离要求

根据装置实际生产规模所产生的废乙腈溶剂产

量ꎬ设定进料量为 ４ ０００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度为 ５０℃ꎬ进
料质量分数为乙腈 ７４􀆰 ５％、乙醇 ３􀆰 ５％、水 １７􀆰 ５５％、
丙酮 ４％、芳烃 ０􀆰 ２５％、４－乙烯基环己烯 ０􀆰 ２％ꎮ 最

终要求再生后乙腈溶剂中乙醇和丙酮总质量分数均

低于 １％ꎬ乙腈损失率低于 １％ꎮ
２􀆰 ３　 精馏分离各杂质可行性分析

由于乙腈溶剂中的含氧有机物可能引发丁二烯

发生聚合ꎬ因此再生后需重点考虑乙腈溶剂中乙醇

和丙酮含量ꎬ本节对乙腈－乙醇、乙腈－丙酮进行二

元相平衡分析ꎬ结果如图 １ 所示ꎮ 由图可知ꎬ常压下

(ａ)

(ｂ)

１—液相组成ꎻ２—气相组成

图 １　 压力 ０􀆰 １ ＭＰａ 下乙腈－乙醇、乙腈－丙酮的

温度－组成相图

􀅰１７２􀅰
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乙腈与丙酮并未形成共沸物ꎬ二者容易分离ꎬ但乙腈

与乙醇会形成共沸物ꎬ共沸组成为质量分数 ５７％乙

醇和 ４３％乙腈ꎮ 因此在精馏分离过程中ꎬ由于废乙

腈原料中乙腈与水占比达到 ９０％以上ꎬ部分乙腈会

与乙醇形成共沸物从塔顶抽出ꎬ该部分共沸物需考

虑二次变压精馏分离ꎮ
对乙腈－乙醇共沸体系进行变压二元相平衡分

析ꎬ结果如图 ２ 所示ꎮ 根据分析结果ꎬ随着体系压力

升高ꎬ乙腈－乙醇体系的共沸点右移ꎬ共沸物中乙醇

含量升高ꎬ反之亦然ꎮ 因此通过对常压下乙腈乙醇

形成的共沸物再次进行加压精馏ꎬ可将其中的乙醇

进一步富集ꎬ有利于乙腈溶剂再生ꎮ

１—０􀆰 ０５ ＭＰａ 下液相组成ꎻ２—０􀆰 １ ＭＰａ 下液相组成ꎻ
３—０􀆰 ２ ＭＰａ 下液相组成ꎻ４—０􀆰 ０５ ＭＰａ 下气相组成ꎻ
５—０􀆰 １ ＭＰａ 下气相组成ꎻ６—０􀆰 ２ ＭＰａ 下气相组成

图 ２　 不同压力下乙腈－乙醇温度－组成图

２􀆰 ４　 工艺流程

基于上节分析ꎬ设计了废乙腈溶剂再生流程ꎬ采
用双塔变压精馏方式ꎬ对实际丁二烯抽提装置产生

的废乙腈溶剂进行再生精制ꎬ具体如图 ３ 所示ꎬ包括

Ｃ５０１ 低压塔和 Ｃ５０２ 高压塔ꎮ 原料流股 Ｓ１ 为包含

４ 种杂质的乙腈溶剂ꎬ首先通过 Ｃ５０１ 低压塔分离ꎬ
塔釜 Ｗ１ 流股作为再生乙腈溶剂流股抽出ꎬ塔顶流

股经增压泵增压后送入 Ｃ５０２ 高压精馏塔ꎬ回收因

共沸损失的乙腈ꎬＣ５０２ 塔顶气作为尾气通往火炬燃

烧ꎬ塔釜物料可部分回收ꎬ与原料流股 Ｓ１ 混合ꎮ

图 ３　 废乙腈溶剂再生工艺流程

３　 工艺模拟与优化

影响精馏生产工艺中的主要参数为回流比、理
论板数、进料位置以及塔底采出量ꎬ本节采用 Ａｓｐｅｎ

Ｐｌｕｓ 针对上述流程进行模拟ꎬ首先考察了上述 ４ 种

因素对低压塔的乙腈和乙醇分离效果的影响ꎬ经过

模拟优化后ꎬ再以此为基础考察高压塔中的操作参

数对物料中各杂质质量分数的影响ꎮ 为快速进行优

化ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ 中的设计规范功能ꎬ通过调整回流比

和塔釜采出ꎬ使得乙腈损失率小于 ３％ꎬＷ１ 流股中

乙醇和丙酮的总质量分数均低于 １％ꎬ初步优化得

到 Ｃ５０１ 理论塔板数为 ５０ꎬ回流比为 ３０ꎬ进料板位置

为第 ２５ 块理论板ꎬ塔底采出与进料质量比为 ０􀆰 ８９ꎬ
基于本操作条件初步对塔进行优化ꎮ
３􀆰 １　 低压塔 Ｃ５０１ 的模拟与优化

由图 ４ 可知ꎬ随着理论板数的增加ꎬ塔釜采出物

料流股中的乙腈质量分数增加ꎬ乙醇质量分数减少ꎬ
固定其他条件ꎬ当理论板数增加至 ３５ 块后ꎬ再增加

塔板数ꎬ塔釜物料组成整体变化不大ꎬ此时塔釜物料

中乙醇质量分数约为 １􀆰 ５％ꎬ乙腈质量分数约为

７９％ꎬ因此选定 Ｃ５０１ 塔板数为 ３５ 块理论板ꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—乙醇ꎻ２—乙腈

图 ４　 理论板数和回流比对 Ｗ１ 流股的

乙腈和乙醇浓度的影响

对于回流比而言ꎬ增大回流比可以进一步减少

塔釜采出中乙醇的含量ꎬ但过大的回流比会增加能

耗ꎮ 由图 ４ 所示ꎮ 当塔板数为 ３５ 块板、在第 １７ 块

板进料、塔釜采出比为 ０􀆰 ８９ 时ꎬ随着回流比增加至

１５ꎬ乙腈质量分数提高至约 ８０􀆰 ７６％ꎬ乙醇质量分数

减少至约 ０􀆰 ２１％ꎬ当回流比大于 １５ 后ꎬ增加回流比

带来的乙腈质量分数提升收益开始下降ꎬ进一步增

加回流比至 ２０ 后ꎬ再提升回流比时塔釜出料中乙醇

􀅰２７２􀅰
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与乙腈质量分数没有明显变化ꎬ此时乙醇质量分数

为 ０􀆰 ０６％ꎮ 综合考虑乙醇质量分数和能耗ꎬ选择质

量回流比为 ２０ꎮ
图 ５ 为进料位置与塔釜采出比对 Ｗ１ 流股中的

乙腈和乙醇质量分数的影响ꎬ由图可以看出ꎬ随着进

料位置由上至下移动ꎬ塔釜采出中的乙腈质量分数

先增加后减少ꎬ在第 １７ 块板处达到最高 ８０􀆰 ８６％ꎬ此
时塔釜采出中乙醇质量分数同样最低ꎮ 此外ꎬ随着

塔底质量采出比的增加ꎬ塔底采出中的乙醇质量分

数先保持基本不变ꎬ但当采出比增加至 ０􀆰 ８９ 后ꎬ乙
腈质量分数快速下降ꎬ乙醇质量分数快速上升ꎬ此时

塔釜物流中乙腈质量分数为 ８０􀆰 ８６％ꎬ乙醇质量分

数为 ０􀆰 ０６％ꎻ当塔釜采出比达到 ０􀆰 ９５ 时ꎬ乙腈质量

分数降至 ７８􀆰 ０８％ꎬ乙醇质量分数升至 ３􀆰 ０５％ꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—乙醇ꎻ２—乙腈

图 ５　 进料位置与塔底采出比对 Ｗ１ 流股中的

乙腈和乙醇浓度的影响

综合考虑制造和运行成本ꎬ初步确定低压 Ｃ５０１
塔的理论塔板数为 ３５ꎬ质量回流比为 ２０ꎬ进料板位

置为第 １７ 块ꎬ塔釜质量采出比为 ０􀆰 ８９ꎮ
３􀆰 ２　 高压塔 Ｃ５０２ 的模拟与优化

在上节优化基础上ꎬ对高压塔 Ｃ５０２ 进行优化ꎬ
首先考察了理论板数和回流比对塔釜采出中各组分

质量分数的影响ꎬ如图 ６ 所示ꎮ 结果表明ꎬ随着理论

板数的增加ꎬ塔 Ｃ５０２ 塔顶采出的轻组分(乙醇、丙
酮和乙腈)变化趋势截然不同ꎬ乙腈与乙醇减少ꎬ而
丙酮含量增加ꎮ 当塔板数增至 ３０ 后ꎬ组分中质量分

数基本稳定ꎮ 此外ꎬ重组分(甲苯和 ４－乙烯基环己

烯)质量分数整体变化较小ꎬ随着塔板数增加ꎬ其浓

度略有降低ꎮ 随着回流比增加ꎬ高压塔釜流股中的

乙腈质量分数降低ꎬ达到 ０􀆰 ０４８％后乙腈质量分数

趋于稳定ꎬ而丙酮和 ４－乙烯基环己烯质量分数呈先

增加后减小的趋势ꎬ与乙醇质量分数变化相反ꎬ综合

考虑乙腈损失量和乙醇、丙酮等杂质的去除效果ꎬ采
用回流比为 ４􀆰 ４ 为最佳回流比ꎮ

(ａ)

(ｂ)

１—乙腈ꎻ２—甲苯ꎻ３—４－乙烯基环己烯ꎻ４—乙醇ꎻ５—丙酮ꎻ６—水

图 ６　 理论板数和回流比对高压塔顶采出中

各组分浓度的影响

进料位置、塔底采出比及塔顶压力对高压塔顶

采出中各组分质量分数影响如图 ７ 所示ꎮ 结果表

明ꎬ随着进料位置下移ꎬ塔 Ｃ５０２ 塔顶采出中各组分

在前 １５ 块板上变化较大ꎬ丙酮浓度增加ꎬ而乙醇、乙
腈和甲苯组分质量分数降低ꎬ４－乙烯基环己烯略有

增加ꎮ 当进料位置大于第 １５ 快板时ꎬ各组分质量分

数变化趋于稳定ꎮ 此外ꎬ随着塔底采出比的增加ꎬ塔
顶采出中丙酮质量分数上升ꎬ乙醇质量分数减少ꎬ采
出比达到 ０􀆰 ２ 后ꎬ塔顶采出中的乙醇质量分数达到

最高ꎬ此时塔釜可直接采出质量分数为 ９９􀆰 ５％的乙

腈溶液ꎬ整个再生系统总乙腈损失率为 ０􀆰 ４６％ꎮ

(ａ)
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(ｂ)

(ｃ)

(ｄ)

１—乙腈ꎻ２—甲苯ꎻ３—４－乙烯基环己烯ꎻ４—乙醇ꎻ５—丙酮ꎻ６—水

图 ７　 塔釜采出比、进料位置及塔顶压力

对各组分质量分数的影响

对比塔顶采出物流和塔釜采出物流组成结果可

知ꎬ塔顶物流组成以轻组分为主ꎬ其次为部分重组

分ꎬ如 ４－乙烯基环己烯ꎮ 由塔釜流股采出中主要为

乙腈、丙酮和乙醇ꎮ 为减少乙腈物料损失ꎬ可增加

Ｃ５０２ 塔底采出比例ꎬ并将塔底物流循环送入 Ｃ５０１
塔ꎮ 如保持 Ｃ５０１ 塔的操作参数不变ꎬ仅将 Ｃ５０２ 塔

底采出比增加至 ０􀆰 ５ꎬ为防止系统内物质累积ꎬ将
Ｃ５０２ 塔底出料的 ５％抽出作为废液ꎬ剩余部分送入

Ｃ５０１ 塔第 ９ 块板处ꎬ此时 Ｃ５０１ 塔底出料中乙腈质

量分数为 ８０􀆰 ０２％ꎬ乙腈质量分数未发生明显变化ꎬ
但再生系统乙腈损失量降低至 ０􀆰 ２４％ꎮ 此外还可

通过增加 Ｃ５０２ 塔底采出比ꎬ间歇调整 Ｃ５０１ 塔底采

出比ꎬ使部分乙醇在再生系统中循环ꎬ待系统中乙醇

质量分数升高后ꎬ再降低 Ｃ５０２ 塔底采出比ꎬ实现乙

腈损失最小ꎬ同时保证再生后乙腈溶剂中杂质质量

分数低于目标值ꎮ

３􀆰 ３　 优化后结果

根据上述优化后的结果ꎬ确定了塔 Ｃ５０１ 和

Ｃ５０２ 的各操作参数与条件ꎬ其中 Ｃ５０１ 塔理论板数

为 ３５ꎬ回流比 ２０ꎬ塔底采出比为 ０􀆰 ８９ꎬ冷凝器压力

为 ０􀆰 １４ ＭＰａꎬＣ５０２ 塔理论板数为 ３０ꎬ回流比为 ４􀆰 ４ꎬ
塔底采出比视情况可进行调节ꎬ冷凝器压力为

１ ＭＰａꎮ 最终优化后的各流股结果如表 ３ 所示ꎮ 结

果表明ꎬ本体系的废乙腈溶剂经再生后不含重组分

杂质ꎬ且含氧有机杂质质量分数总和低于 ２％ꎬ乙腈

损失率控制在 ０􀆰 ５％ 以下ꎬ 重组分的脱除率在

９９􀆰 ９％以上ꎮ
表 ３　 优化后各流股质量流量与各组分浓度

物流流股 Ｓ１ Ｗ１(再生) Ｓ５ Ｖ２

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 　 　 　 　

　 总流量 ４０００ ３７２５􀆰 ３０ ９􀆰 １８ ３６􀆰 ００

　 乙腈 ２９８０ ２９７２􀆰 ８１ ３􀆰 ７６ ３􀆰 ４４

　 乙醇 １４０ ６３􀆰 ８４ ２􀆰 ４２ ７３􀆰 ７４

　 水 ７０２ ６７８􀆰 ５０ — ２３􀆰 ５４

　 丙酮 １６０ ０􀆰 ２０ １􀆰 ６５ １５８􀆰 １６

　 甲苯 １０ — １􀆰 ２１ ８􀆰 ７９

　 ４－乙烯基环己烯 ８ — ０􀆰 １６ ７􀆰 ８４

质量分数 / ％ 　 　 　 　

　 乙腈 ７４􀆰 ５０ ８０􀆰 ０２ ４０􀆰 ９０ １􀆰 ２５

　 乙醇 ３􀆰 ５０ １􀆰 ７２ ２６􀆰 ３２ ２６􀆰 ７７

　 水 １７􀆰 ５５ １８􀆰 ２６ — ８􀆰 ５４

　 丙酮 ４􀆰 ００ — １７􀆰 ９１ ５７􀆰 ４０

　 甲苯 ０􀆰 ２５ — １３􀆰 １４ ３􀆰 １９

　 ４－乙烯基环己烯 ０􀆰 ２０ — １􀆰 ７３ ２􀆰 ８５

４　 结论

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对含多组分的废乙腈溶剂

进行变压精馏流程模拟和优化ꎬ确定了两塔的各操

作参数与条件ꎬ其中低压塔 Ｃ５０１ 塔理论板数为 ３５ꎬ
回流比 ２０ꎬ塔底采出比为 ０􀆰 ８９ꎬ冷凝器压力为

０􀆰 １４ ＭＰａꎬ高压塔 Ｃ５０２ 塔理论板数为 ３０ꎬ回流比为

４􀆰 ４ꎬ冷凝器压力为 １ ＭＰａꎮ 结果表明ꎬ经过再生处

理后的乙腈溶剂基本不含重组分杂质ꎬ乙醇、丙酮类

的杂质质量分数降低至 ２％以下ꎮ 同时ꎬ将高压塔

塔釜物料部分循环和动态调整ꎬ可以实现在保证乙

腈溶剂中杂质指标的同时ꎬ最大限度减少乙腈的损

失ꎬ乙腈损失率可控制在 ０􀆰 ５％以下ꎮ 本文中为工

􀅰４７２􀅰



２０２５ 年 １０ 月 席志祥等:丁二烯抽提装置废乙腈溶剂再生过程模拟与优化

业生产过程中产生废乙腈溶剂的再生和工艺优化
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