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摘要:提出使用共沸精馏工艺脱除丙酸中的水分ꎬ经过共沸剂比选ꎬ选择环己烷作为共沸剂ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软

件建立共沸模拟模型ꎬ对共沸精馏工艺进行模拟计算和优化ꎬ并结合运行数据验证了 ＮＲＴＬ 物性方程的准确性ꎻ经过灵敏度分
析以及运行数据对比确定最优工艺参数ꎬ确定操作压力是 ４３ ｋＰａꎬ全塔理论板数 ２０ 块ꎬ气相进料位置第 １４ 块板ꎬ液相进料位置
第 １８ 块板ꎬ共沸剂的循环流量 ２ ４００ ｋｇ / ｈꎬ优化后的工艺参数能够满足关键流股的控制指标要求ꎬ为丙酸脱水共沸精馏装置的
优化升级提供了数据基础ꎮ
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　 　 丙酸(ｐｒｏｐｉｏｎｉｃ ａｃｉｄ)是一种常见的短链饱和脂

肪酸ꎬ化学式为 Ｃ３Ｈ６Ｏ２ 或 ＣＨ３ＣＨ２ＣＯＯＨꎬ常温下是

无色透明液体ꎬ具有强烈刺激性的酸味[１－２]ꎮ 丙酸

是一种弱电解质ꎬ水溶液呈弱酸性ꎬ但腐蚀性强ꎬ蒸
气对皮肤和呼吸道有刺激性ꎬ能与水、乙醇、氯仿和

乙醚混溶ꎮ 丙酸具有低碳羧酸的典型化学性质ꎬ可
以制备丙酸盐、酯、酰氯、酰胺和酸酐等ꎮ 丙酸是一

种精细化工产品和有机合成原料ꎬ可以用于合成饲

料、食品防腐剂、香料中间体、医药中间体等化工产

品ꎬ丙酸及其衍生物已被广泛应用于农药、轻纺、食
品、医药等多个行业[１－２]ꎮ

过氧丙酸是一种利用丙酸为原料合成的典型化

工产品ꎬ丙酸与 ５０％的双氧水反应可以制备过氧丙

酸ꎬ过氧丙酸是无色透明液体ꎬ具有强氧化作用ꎬ是
一种普遍应用的、杀菌能力较强的高效消毒剂ꎬ可以

迅速杀灭各种微生物ꎬ包括病毒、细菌、真菌及芽孢ꎮ
此外ꎬ过氧丙酸也用作纺织品、纸张、油脂、石蜡、淀
粉的漂白剂ꎬ在有机合成中亦可作为氧化剂和环氧

化剂ꎬ如用于环氧丙烷、甘油、已内酰胺、甘油、环氧

增塑剂等的合成ꎬ因此过氧丙酸被广泛应用在过氧

化反应、羟基化反应、合成内酯、合成苯酚等反应中ꎮ
过氧丙酸合成工艺在反应过程中产生丙酸和水的共

沸物ꎬ为了降低原料成本需要将共沸物中的丙酸回

收利用ꎬ常规的精馏工艺难以实现丙酸和水的分离ꎬ
因此需要使用特殊精馏工艺实现丙酸和水分离ꎬ共
沸精馏是一种常规、工艺成熟的分离方法ꎬ但是共沸

剂的选择和共沸精馏工艺参数优化是共沸精馏工艺

的关键参数ꎮ 本文中提出一种共沸精馏工艺分离丙

酸和水ꎬ选择环己烷作为共沸剂ꎬ建立了 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
模拟模型ꎬ并结合运行数据验证模型准确性ꎬ确定了

共沸精馏操作压力ꎬ并优化理论板数、进料位置、循
环量等各项工艺参数ꎬ为丙酸脱水共沸精馏装置的

优化升级提供了数据基础ꎮ

１　 进料组成及共沸物分析

某万吨级的工艺装置以过氧丙酸作为氧化剂ꎬ
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在丙酸与双氧水反应过程中会产生含水和丙酸的气

相物料和液相物料ꎬ组成详见表 １ꎮ 这 ２ 股物料需

要进入脱水塔脱除其中的水分ꎬ然后丙酸循环回反

应器再利用ꎬ由于丙酸与水产生低沸点共沸物ꎬ常规

的精馏难以实现分离ꎬ因此需要通过特殊精馏方式

进行精馏提纯ꎬ本文中提出使用共沸精馏脱除丙酸

物料中的水分ꎬ由文献调研可知ꎬ常用的共沸剂有环

己烷、苯、甲基环己烷、甲苯等有机溶剂ꎬ常见的共沸

剂与水的共沸组成见表 ２ꎮ
表 １　 气相和液相进料组成(质量分数)

组成 气相进料 / ％ 液相进料 / ％ 标准沸点 / ℃

丙酸 ３１􀆰 ２１ ９７ １４１􀆰 １４

水　 ６８􀆰 ７９ ３ １００􀆰 ００

表 ２　 共沸物的共沸点和共沸类型

组分
共沸温度 /

℃
共沸组分

质量组成 / ％
共沸类型

丙酸－水 ９９􀆰 ５６ 丙酸 ２４􀆰 ４２
水 ７５􀆰 ５８

二元均相共沸

环己烷－水 ６９􀆰 ３９ 环己烷 ９１􀆰 ６１
水 ８􀆰 ３９

二元非均相共沸

苯－水 ６９􀆰 ３５ 苯 ９１􀆰 ０４
水 ８􀆰 ９６

二元非均相共沸

甲基环己烷－水 ８０􀆰 ０４ 甲基环己烷 ８６􀆰 ０９
水 １３􀆰 ９１

二元非均相共沸

甲苯－水 ８４􀆰 ３９ 甲苯 ８０􀆰 ２８
水 １９􀆰 ７２

二元非均相共沸

甲苯－丙酸 １０９􀆰 ２８ 甲苯 ８７􀆰 ８８
丙酸 １２􀆰 １２

均相共沸

由表 ２ 可以看出甲苯和丙酸共沸ꎬ因此不能选

择甲苯作为共沸剂ꎻ环己烷、苯、甲基环己烷都可以

作为共沸剂ꎬ但是苯在«压力容器中化学介质毒性

危害和爆炸危险程度分类标准»中属于常见的极度

危害介质ꎬ而环己烷和甲基环己烷是中度危害介质ꎬ
极度危害介质会增加工艺的设备投资ꎬ因此不选苯

作为共沸剂ꎻ环己烷与水的共沸温度与丙酸和水的

共沸温度差是 ３０􀆰 １７℃ꎬ甲基环己烷与水的共沸温

度与丙酸和水的共沸温度差是 １９􀆰 ５２℃ꎬ因此选择

共沸点温差较大的环己烷作为共沸剂ꎬ温差越大越

有利于分离ꎮ 综上所述ꎬ丙酸脱水共沸精馏工艺选

择环己烷作为共沸剂ꎬ具有精馏分离效果好、原料成

本低、毒性低、环境友好等优势[３－７]ꎮ

２　 工艺流程及物性模型

２􀆰 １　 共沸精馏工艺流程

丙酸脱水共沸精馏工艺流程详见图 １ꎬ气相和

液相进料进入共沸精馏塔ꎬ塔顶气相是共沸剂和水

的共沸物ꎬ经过冷凝器冷凝后的液相进入分相器ꎬ经
过液液分离后ꎬ油相主要是环己烷ꎬ油相返回共沸精

馏塔塔顶作为夹带剂继续脱水ꎬ水相是含有少量丙

酸和环己烷的废水ꎬ废水经过预处理以后重复利用ꎬ
塔釜是回收的丙酸ꎬ丙酸循环回反应装置重复利用ꎮ
此工艺的主要设备是共沸精馏塔、冷凝器、分相器、
再沸器ꎬ塔顶分相器的水相送至废水处理ꎬ油相主要

是共沸剂环己烷ꎬ塔釜得到脱水后的丙酸回反应循

环利用ꎬ本工艺关键流股的控制指标详见表 ３ꎮ 由

表 ３ 可知ꎬ回收丙酸的质量分数达到 ９９􀆰 ５％以上ꎬ丙
酸中的水质量分数≤５００×１０－６ꎬ丙酸中的环己烷会

降低反应的收率ꎬ因此环己烷含量≤１００×１０－６ꎻ塔顶

分相器的水相中丙酸和环己烷含量需满足表 ３ 的要

求ꎬ否则污水处理无法接收超标的废水ꎻ共沸剂中的

环己烷含量要高于 ９９􀆰 ５％ꎬ否则会影响共沸精馏的

除水效果ꎻ综上所述共沸精馏工艺必须满足上述关

键流股的控制指标要求才能达到工艺目的ꎮ

图 １　 丙酸－水－环己烷共沸精馏工艺流程

表 ３　 共沸精馏主要流股的控制指标(质量分数) ％

组分 ０４－共沸剂 ０５－废水 ０６－丙酸

水　 　 ≤０􀆰 １ ≥９９ ≤５００×１０－６

丙酸　 ≤０􀆰 １５ ≤０􀆰 ５ ≥９９􀆰 ５

环己烷 ≥９９􀆰 ５ ≤５００×１０－６ ≤１００×１０－６

２􀆰 ２　 物性模型验证

为了实现上述工艺效果ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
软件搭建模拟流程ꎬ由于共沸精馏塔是丙酸－水－环
己烷体系中非理想性比较强ꎬ而且操作压力较低ꎬ所
以选择活度系数法的 ＮＲＴＬ 模型ꎬＮＲＴＬ 模型不仅适

用于非理想性比较强的极性体系ꎬ而且对于含水体

系的预测准确度较高ꎮ 其中共沸精馏塔模块选择

Ｒａｄｆｒａｃ 模块ꎬ分相器选择 Ｄｅｃａｎｔｅｒ 模块ꎬ对模拟结

果与现场实际运行的数据进行了对比ꎬ详见图 ２ꎬ其
中横坐标是温度点自塔顶到塔釜的分布ꎬ纵坐标是

温度值ꎬ曲线 １ 趋势线是模拟值ꎬ曲线 ２ 趋势线是运

行值ꎬ由图 ２ 可以看出模拟值和运行值吻合良好ꎬ最
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大数据偏差仅为 ２􀆰 ２％ꎬ说明 ＮＲＴＬ 模型能够有效模

拟丙酸－水－环己烷的物系ꎬ虽然存在一定的偏差ꎬ但
是偏差较小ꎬ在工程设计中可以接受一定的偏差[８－１０]ꎮ

１—模拟值ꎻ２—运行值

图 ２　 共沸精馏塔温度分布

３　 工艺参数优化

３􀆰 １　 共沸精馏的压力

共沸精馏塔的压力是实现工艺分离效果的最关

键因素ꎬ由表 ４ 可以看出从 １０~１００ ｋＰａ 塔顶和塔釜

对应的温度ꎬ查询腐蚀手册可知 ８０℃ 以上丙酸对

３０４Ｌ 和 ３１６Ｌ 都存在一定的腐蚀ꎬ温度越高腐蚀越

严重ꎬ因此尽量降低操作压力以便降低操作温度ꎬ以
减缓丙酸对设备的腐蚀ꎻ同时操作压力越低塔顶温

度越低ꎬ当操作压力小于 ３０ ｋＰａ 时ꎬ塔顶需要使用

冷冻水作为冷媒ꎬ无法使用更加经济的循环水ꎬ因此

综合考虑腐蚀和操作能耗ꎬ选择操作压力在 ４０ ｋＰａ
附近ꎬ同时结合装置实际运行情况操作压力选择

４３ ｋＰａꎬ此时对应的塔釜温度是 １１６℃ꎬ塔顶温度是

４７􀆰 ０４℃ꎬ既可以降低操作温度缓解设备腐蚀ꎬ又可

以使用循环水作为塔顶冷媒ꎬ降低操作能耗ꎮ
表 ４　 不同操作压力对应的塔顶和塔釜温度

操作压力 / ｋＰａ 塔顶温度 / ℃ 塔釜温度 / ℃

１０ １５􀆰 ２１ ７９􀆰 ８４

２０ ２９􀆰 ４８ ９５􀆰 ９３

３０ ３８􀆰 ５２ １０６􀆰 １５

４０ ４５􀆰 ２９ １１３􀆰 ８０

６０ ５５􀆰 ３６ １２５􀆰 ２０

８０ ６２􀆰 ９１ １３３􀆰 ７７

１００ ６９􀆰 ３９ １４０􀆰 ７３

３􀆰 ２　 理论板数确定

共沸精馏塔理论板数对塔顶和塔釜丙酸含量的

影响见图 ３ꎬ图中考察了理论板数 １０ ~ ４０ 区间内部

７ 个点的数据ꎬ从图中可以看出随着理论板数的增

多塔釜的丙酸含量逐渐升高ꎬ塔顶的丙酸含量逐渐

降低ꎬ由于塔顶的丙酸含量控制指标是≥９９􀆰 ５％ꎬ塔

顶的丙酸含量控制指标是≤０􀆰 ５％ꎬ当理论板数是

１５ 块理论板时ꎬ能够满足塔顶和塔釜对于丙酸含量

的控制要求ꎮ 因此理论板数选择 １５ 块理论板数ꎬ气
相和液相进料位置都选择第 ９ 块板ꎬ精馏段理论板

数 ８ 块ꎬ提馏段理论板数 ７ 块ꎬ精馏段设计 ４ ｍ ２５０Ｙ
填料ꎬ提馏段设计 ３ ｍ ２５０Ｙ 填料[１１]ꎮ

１—塔顶丙酸质量分数ꎻ２—塔釜丙酸质量分数

图 ３　 共沸精馏塔理论板数对塔顶和

塔釜丙酸含量的影响

装置开车以后的实际运行数据与模拟值的对比

见表 ５ꎬ从表中可以看出共沸剂和丙酸的运行结果

与模拟值基本对应ꎬ但是废水中的丙酸含量在

０􀆰 ８％~１􀆰 ５％之间波动ꎬ明显高于模拟值并超过控制

指标≤０􀆰 ５％ꎬ废水中的丙酸含量高导致丙酸的消耗

增加ꎬ提高了装置的运行成本ꎬ分析产生此种现象的

原因是共沸塔的精馏段填料高度不足ꎬ因此装置后

续技改建议增加总理论板数至 ２０ 块ꎬ由于塔顶组分

不合格ꎬ考虑将增加的 ５ 块理论板设置在精馏段ꎬ因
此精馏段设置 １３ 块理论板ꎬ提馏段设置 ７ 块理论

板ꎬ以降低塔顶废水中的丙酸含量ꎬ减小丙酸的消

耗ꎬ降低操作成本ꎮ
表 ５　 全塔模拟值和运行值数据对比 ％

组分
０４－共沸剂 ０５－废水 ０６－丙酸

模拟值 运行值 模拟值 运行值 模拟值 运行值

水 / ｗｔ％ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０１ ９９􀆰 ８ ９８􀆰 ５~９９􀆰 ２ ０􀆰 ３ ０􀆰 ０４

丙酸 / ｗｔ％ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８~１􀆰 ５ ９９􀆰 ７ ９９􀆰 ９６

环己烷 / ｗｔ％ ９９􀆰 ９ ９９􀆰 ９２ ４０×１０－６ ≤３００×１０－６ — —

３􀆰 ３　 进料位置的优化

由上节可知全塔的理论板数选择 ２０ 块理论板ꎬ
精馏段设置 １３ 块理论板ꎬ液相和气相进料均设置在

１４ 块理论板进料ꎬ经过灵敏度分析结果作图详见图

４ 和图 ５ꎮ 由图可知ꎬ气相进料位置固定在 １４ 块理

论板ꎬ液相进料位置在 １４ ~ ２０ 块理论板之间变化ꎬ
当液相进料位置在第 １８ 块理论板时塔釜的丙酸纯

度最高ꎬ并且热负荷几乎无变化ꎻ气相进料位置在

４~１８ 块理论板之间变化ꎬ当气相进料位置在第 １４ 块

􀅰０７４􀅰
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板进料时ꎬ塔釜丙酸的含量最高ꎬ因此气相进料位置选

择第 １４ 块板ꎬ液相进料位置选择第 １８ 块理论板ꎮ

１—再沸器热负荷ꎻ２—丙酸质量分数

图 ４　 液相进料位置对再沸器热负荷和

丙酸含量的影响

１—再沸器热负荷ꎻ２—丙酸质量分数

图 ５　 气相进料位置对再沸器热负荷和

丙酸含量的影响

３􀆰 ４　 共沸剂循环量

由上文可知共沸剂选择环己烷ꎬ环己烷将水带

至共沸精馏塔塔顶ꎬ冷凝后经过分相器ꎬ油相中环己

烷含量 ９９􀆰 ５％以上ꎬ循环回共沸精馏塔塔顶第 １ 块

塔板继续作为共沸剂除水ꎬ水相送去污水预处理ꎮ
共沸剂循环量变化对再沸器负荷和废水中的丙酸含

量的影响见图 ６ꎬ由图可知ꎬ随着循环量的增加再沸

器负荷逐渐增加ꎬ同时废水中的丙酸含量逐渐减小ꎬ
当废水的流量选择 ２ ２００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ废水中的丙酸含

量满足控制指标ꎬ但是装置实际运行废水中的丙酸

含量超标ꎬ因此循环量需要增加至 ２ ４００ ｋｇ / ｈꎬ废水

中的丙酸含量才能满足控制值≤０􀆰 ５％ꎮ

１—再沸器热负荷ꎻ２—废水中丙酸质量分数

图 ６　 共沸剂循环量对再沸器热负荷和

沸水中丙酸含量的影响

在装置实际运行过程中ꎬ共沸剂的循环量需要

随着水处理量的增加而同步增加ꎬ否则会导致塔器

操作不稳定ꎬ共沸剂的循环流量取水处理量的 １２ ~
１４ 倍ꎬ按照这个经验值调整装置负荷ꎬ能够满足塔

顶和塔釜控制指标合格ꎮ

４　 结论

提出了一种共沸精馏工艺流程用于分离气相和

液相 ２ 股含有水分的丙酸ꎬ塔顶得到丙酸含量合格

的废水ꎬ塔釜得到纯度合格的丙酸ꎬ回收的丙酸可以

循环回反应系统复用ꎮ 并且利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１ 软

件建立了模拟模型ꎬ经过模拟验证、数据分析等得到

如下结论ꎮ
(１)经过多种共沸剂的比选ꎬ选择环己烷作为

脱除水的共沸剂ꎬ既能降低设备投资又能降低操作

能耗ꎮ
(２)经过将运行数据和模拟数据对比ꎬ验证了

ＮＲＴＬ 模型适用于模拟丙酸－水－环己烷体系的流程

模拟ꎬ为后续工艺参数优化提供了数据基础ꎮ
(３)经过对比不同压力下的温度参数ꎬ综合考

虑能耗和丙酸腐蚀等因素ꎬ确定了最佳的共沸精馏

操作压力ꎮ
(４)经过数据分析ꎬ并结合运行参数ꎬ确定了共

沸精馏塔的理论板数ꎬ并对气相和液相的进料位置

进行了优化ꎬ确定了全塔理论板数 ２０ 块ꎬ气相进料

位置第 １４ 块板ꎬ液相进料位置第 １８ 块板ꎮ
(５)共沸剂的循环量是共沸精馏的关键参数ꎬ

经过能耗分析和工艺指标要求ꎬ确定了共沸剂的最

佳流量ꎬ并结合运行参数确定运行流量 ２ ４００ ｋｇ / ｈꎬ
废水中的丙酸含量才能满足控制值≤０􀆰 ５％ꎮ

经过对共沸精馏除水工艺的模拟优化和数据分

析ꎬ确定了共沸精馏系统全部的工艺参数ꎬ并结合运

行数据提出了对现有装置工艺参数的优化ꎬ优化后

的计算结果能够满足关键流股的关键控制指标要

求ꎬ为丙酸脱水共沸精馏装置的优化升级提供了数

据基础ꎮ
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Ｔ１ 部分的塔板数为 ８ 块ꎬＴ２ 部分的板数在 ６ 块ꎬＴ３
部分的板数为 ５ 块时就能满足产品的纯度要求ꎬ同
时隔板需保证从 Ｔ３ 进 Ｔ１ 部分的气量占比在 ０􀆰 ７５
左右ꎮ 此时塔顶精馏产品 Ｄ２ 中 ＮＭＰ 的含量为

９９􀆰 ９８９％ꎬ超过锂离子电池对 ＮＭＰ 纯度的要求ꎬ同
时塔顶馏出物 Ｄ１ 的组成中水分为 ９９􀆰 ９７％ꎬ也满足

ＮＭＰ 的控制指标ꎮ 但由于隔壁塔的自由变量较多ꎬ
各个参数之间影响较敏感ꎬ实际工况应预留较大的

冗余ꎮ

３　 结论

经过对 ＮＭＰ 溶液的回收装置进行模拟分析研

究ꎬ发现对于 ＮＭＰ 双塔精馏工艺ꎬ一级精馏塔的塔

板数为 １２ 块ꎬ二级精馏塔塔板数为 １０ 块ꎻ一级精馏

塔回流比为 ０􀆰 １２ 时塔顶水组分达到 ９９􀆰 ９６％ꎬ此时

ＮＭＰ 含量已在控制指标之下ꎻ二级精馏塔在回流比

为 ０􀆰 １ 时塔顶 ＮＭＰ 纯度达到 ９９􀆰 ９８％ꎬ此时水含量

９９􀆰 ９６％亦在 ＮＭＰ 控制指标之下ꎻ随着进料混合液

中 ＮＭＰ 含量的增加ꎬ二级精馏塔塔顶产品纯度斜线

增加ꎬ纯度从 ８４􀆰 ４０％迅速增加到 ９９􀆰 ９８％ꎬ然后基

本保持稳定ꎻ当隔壁塔 Ｔ１ 的塔板数为 ８ 块ꎬＴ２ 的塔

板为 ６ 块ꎬＴ３ 部分的板数为 ５ 块时ꎬ同时隔板把从

Ｔ３ 往塔顶去的气相量分成进 Ｔ１ 的部分与进 Ｔ２ 部

分的气量比在 １ ∶３左右ꎮ 此时塔顶精馏产品 Ｄ２ 中

ＮＭＰ 的含量为 ９９􀆰 ９８９％ꎬ超过锂离子电池对 ＮＭＰ
纯度的要求ꎬ同时塔顶馏出物 Ｄ１ 的组成中水分为

９９􀆰 ９７％ꎬ也满足 ＮＭＰ 的控制指标ꎮ 由于实际操作

时受影响的因素较多ꎬ实际工况应预留更大的冗余ꎬ
以便在产品不满足生产要求时有调整空间ꎮ
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