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双塔精馏回收环己醇工艺模拟与优化
杨　 涛ꎬ李　 肖ꎬ宁阳坤ꎬ任保增ꎬ李　 涛∗

(郑州大学化工与能源学院ꎬ河南 郑州 ４５０００１)
摘要:针对双塔精馏回收环己醇工艺ꎬ采用 Ｆｅｎｓｋｅ－Ｕｎｄｅｒｗｏｏｄ－Ｇｉｌｌｉｌａｎｄ－Ｋｉｒｋｂｒｉｄｅ 方程和 ＲａｄＦｒａｃ 模块对双塔进行简捷设

计和严格模拟ꎬ保证预分离塔条件不变ꎬ利用响应面优化法(ＲＳＭ)对萃取精馏塔的设计参数进行实验设计ꎬ得到最终优化的操

作条件:预分离塔板数 Ｎ１ ＝ ２８ꎬ环己醇进料流量 Ｆ＝ ４４０ ｋｇ / ｈꎬ操作压力 Ｐ１ ＝－０􀆰 ００７ ５ ＭＰａꎬ回流比 Ｒ１ ＝ ６􀆰 ５ꎻ萃取精馏塔塔板数

Ｎ２ ＝ ２２ꎬ操作压力 Ｐ２ ＝ ９６􀆰 ４０１ ｋＰａꎬ回流比 Ｒ２ ＝ ２􀆰 ４９ꎬ萃取剂水质量分数为 ０􀆰 ３６ꎮ 在最佳操作条件下ꎬ塔顶环己醇质量分数为

９５􀆰 ９％ꎬ环己醇回收率为 ８４􀆰 ２％ꎬ投资成本 ５􀆰 ３４×１０６ 元ꎬ运行成本为 ２􀆰 １９×１０６ 元ꎬ为环己醇回收工艺提供模型和数据基础ꎮ
关键词:环己醇回收ꎻ萃取精馏ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟ꎻ响应面法
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　 　 环己醇作为重要化工原料ꎬ主要用于生产己二

酸、己二胺等高价值化工产品ꎬ同时还可作为醇酸树

脂、精油、矿物油的溶剂[１－２]ꎮ 目前国内企业通常采

用环己烷部分氧化法和环己烯水合法来制备环己

醇ꎬ同时生成二环己基醚、亚环己基环己烷和 １－环
己基环己烯等副产物ꎬ为达到环己醇 ９９􀆰 ７％的高纯

度要求ꎬ传统环己醇精馏塔塔底废液排放量剧增ꎬ造
成有效成分环己醇的损失和浪费[３]ꎮ 本文中采用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对回收处理环己醇废液的双塔精馏模型

进行模拟和优化[４－９]ꎬ为双塔模型回收环己醇工艺

的工业化应用奠定基础ꎮ

１　 工艺流程介绍

环己醇塔底废液由河南平顶山神马万里化工股

份有限公司提供ꎬ分析测定废液组成[１０]ꎬ将各组分

含量、沸点和水溶性数据列于表 １ 中ꎮ
表 １　 组分性质表

物质名称 分子式
密度 /

(ｋｇ􀅰ｍ－３)

沸点 /
℃

水溶性
质量分

数 / ％

环己醇　 　 Ｃ６Ｈ１２Ｏ ９６２􀆰 ４ １６０􀆰 ８４ 微溶于水 ８７􀆰 ５１１３

二环己基醚 Ｃ１２Ｈ２２Ｏ ９２０􀆰 ０ ２４２􀆰 ５０ 微溶于水 ９􀆰 ７２２４

其他　 　 　 — — — — ２􀆰 ７６６３

由表 １ 可知ꎬ废液由环己醇、二环己基醚和其他

高沸点物质 ３ 部分组成ꎬ魏菁华和魏新军等[１０－１１] 通

过单塔精馏可得到部分高纯度的环己醇ꎬ但釜液中

仍存在大量环己醇ꎬ经测定质量分数高达 ６８％ꎬ因
此本文中通过萃取塔二次回收环己醇ꎬ环己醇回收

􀅰５９１􀅰
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率高达 ８８％ꎬ有效提高企业经济效益ꎬ并为合成在

研新材料二环己基醚分离纯化做准备ꎮ
(１)将环己醇废液泵入精馏塔 １ꎬ调节压力和温

度ꎬ混合液经过多层塔板逐步分离ꎬ大部分环己醇到

达塔顶ꎬ经全凝器液化流入储液罐 ４ꎮ
(２)将塔 １ 釜液降温之后泵入萃取精馏塔 ２ꎬ

同时塔 ２ 中泵入萃取剂ꎬ选用去离子水ꎬ充分搅

拌ꎬ调节压力和温度ꎬ使水与环己醇形成共沸物ꎬ
经冷凝器液化进入分相罐ꎬ静置分液ꎬ环己醇流入

储罐 ４ꎬ下层水流入储罐 ９ꎮ 整个分离工艺流程如

图 １ 所示ꎮ

１—精馏塔 １ꎻ２ꎬ５—冷却器ꎻ３ꎬ７—全凝器ꎻ４—环己醇储罐ꎻ
６—萃取精馏塔 ２ꎻ８—分相罐ꎻ９—萃取剂回收罐ꎻ１０—真空泵ꎻ

１１—精馏塔 ２ 釜液储罐ꎻ１２ꎬ１３ꎬ１４ꎬ１６ꎬ１７—泵ꎻ
１５—精馏塔 １ 釜液冷却储罐

图 １　 双塔精馏回收环己醇工艺流程

２　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟与优化

２􀆰 １　 热力学模型选择

在环己醇双塔回收体系中主要成分为环己醇和

二环己基醚以及塔 ２ 中加入作为萃取剂的去离子

水ꎬ三者极性较强ꎬ具有高度的非理想性ꎬ因此选择

活度性系数法作为建模的热力学方法ꎮ 其中ꎬ采用

ＮＲＴＬ 方程计算液相活度系数ꎬ采用 ＳＲＫ 方程计算

气相逸度系数ꎮ
２􀆰 ２　 双塔精馏的简捷计算

对于环己醇废液的双精馏塔回收工艺ꎬ指定环

己醇和二环己基醚分别为轻重关键组分ꎬ规定环己

醇废液进料流量 ２００ ｋｇ / ｈꎬ精馏塔 １ 塔顶馏出液中

环己醇摩尔分数不低于 ０􀆰 ９７ꎬ塔釜二环己基醚摩尔

分数不低于 ０􀆰 ２０ꎬ萃取精馏塔 ２ 塔顶产品环己醇摩

尔分数不低于 ０􀆰 ９５ꎬ釜液二环己基醚摩尔分数不低

于 ０􀆰 ７０ꎬ根据此分离要求ꎬ利用芬斯克方程、特伍德

公式、吉利兰图－波耳朵关系式以及 Ｋｉｒｋｂｒｉｄｅ 经验

公式分别估算理论板数和组分分配、回流比和适宜

的进料位置等基本参数ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 ＤＳＴＷＵ
模块完成简捷计算ꎬ结果见表 ２ꎮ

表 ２　 简捷计算结果

塔
理论

板数

进料

位置
回流比

操作压

力 / ｋＰａ

加水量 /

(ｋｇ􀅰ｋｇ－１)

预分离精馏塔 ３０ １２ ０􀆰 ９３ ９７􀆰 ３２５ —

萃取精馏塔　 ２０ — ２􀆰 １７ ９４􀆰 ３２５ ０􀆰 ３１

２􀆰 ３　 双塔精馏的严格模拟

考虑到简捷计算中恒摩尔流假设会造成回流比

和理论塔板数等参数具有一定偏差ꎬ采用平衡级稳

态模型进行数学建模ꎬ对简捷计算所得初始结果进

行 ＭＥＳＨ 方程平衡级计算ꎬ用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中的

ＲａｄＦｒａｃ 模块进行严格模拟ꎮ
采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 灵敏度分析优化双塔精馏回收

环己醇实验参数ꎬ考察各参数对环己醇回收效果和

工艺能耗的影响ꎬ优化结果见表 ３ꎮ
表 ３　 严格模拟优化结果

　 　 　 塔 预分离精馏塔 萃取精馏塔

理论板数 ３０ ２０

进料位置 １２ —

回流比 ０􀆰 ９３ ２􀆰 １７

操作压力 / ｋＰａ ９７􀆰 ３２５ ９４􀆰 ３２５

加水量 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１) — ０􀆰 ３１

回收率 / ％ ８２􀆰 ８

质量分数 / ％ ９５􀆰 １

投资成本 / 元 ５􀆰 ４８×１０６

运行成本 / 元 ２􀆰 ２４×１０６

３　 响应面法优化萃取精馏塔参数

３􀆰 １　 ＲＳＭ 设计实验方案

响应曲面设计优化方法[１２－１３] 包括实验设计、建
立模型、检验模型合理性ꎬ最终通过对过程进行回归

拟合、绘制等高线和响应曲面获得最佳组合操作

条件ꎮ
将萃取精馏塔各操作参数按照 １ 个上水平 １、１

个下水平－１ 和 １ 个零水平 ０ 设计水平如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 因素水平表

因素
因子水平设计

下水平(－１) 零水平(０) 上水平(＋１)

萃取塔板数(Ａ) １５ ２０ ２５

回流比(Ｂ) １􀆰 ００ ３􀆰 ００ ５􀆰 ００

压降(Ｃ) / ｋＰａ ８８􀆰 ００ ９５ １０２

萃取剂含量(Ｄ) /

　 (ｋｇ􀅰ｋｇ－１)

０􀆰 １５ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ４５

􀅰６９１􀅰
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３􀆰 ２　 ＲＳＭ 实验结果与讨论

本文中以环己醇回收率 η、塔顶采出物中环己

醇质量分数 ｙ、投资成本 Ｃ１ (即塔设备材料等费

用)、运行成本 Ｃ２(即操作、能耗费用)为响应值ꎬ进
行 ２９ 组模拟实验ꎬ其中包括 ５ 组零点实验ꎬ其余为

析因实验ꎮ
利用 Ｄｅｓｉｇｎ－Ｅｘｐｅｒｔ ８􀆰 ０ 软件对模拟实验数据

进行拟合方差分析(ＡＮＯＶＡ)等统计分析ꎬ获得相应

的曲面方程ꎬ预测实验优化值ꎬ并对拟合的效果和有

效性进行检验评价ꎮ 各响应值的方差结果如表 ５ ~
表 ８ 所示ꎮ

表 ５　 以环己醇回收率 η为响应值的方差分析

方差来源 平方和 自由度 均方 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

模型 ４０２􀆰 ７７ １４ ２８􀆰 ７７ ２６􀆰 ０２ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ａ ０􀆰 ０４６ １ ０􀆰 ０４６ ０􀆰 ０４１ ０􀆰 ８４１９ 　

Ｂ ３２􀆰 ８０ １ ３２􀆰 ８ ２９􀆰 ６７ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｃ ２０１􀆰 ０６ １ ２０１􀆰 ０６ １８１􀆰 ８５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｄ ０􀆰 ３２ １ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ５９９０ 　

ＡＢ ４􀆰 ６０ １ ４􀆰 ６０ ４􀆰 １６ ０􀆰 ０６０７ 　

ＡＣ ０􀆰 ０２０ １ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 ８９６０ 　

ＡＤ ０􀆰 １３ １ ０􀆰 １３ ０􀆰 １１ ０􀆰 ７４０７ 　

ＢＣ
９􀆰 ０２５×

１０－３
１

９􀆰 ０２５×

１０－３

８􀆰 １６３×

１０－３
０􀆰 ９２９３ 　

ＢＤ １􀆰 １０ １ １􀆰 １０ １􀆰 ００ ０􀆰 ３３５０ 　

ＣＤ ５􀆰 １８ １ ５􀆰 １８ ４􀆰 ６８ ０􀆰 ０４８３ ∗

Ａ２ ６９􀆰 １５ １ ６９􀆰 １５ ６２􀆰 ５５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｂ２ １􀆰 ００ １ １􀆰 ００ ０􀆰 ９０ ０􀆰 ３５８１ 　

Ｃ２ ０􀆰 ０２５ １ ０􀆰 ０２５ ０􀆰 ０２３ ０􀆰 ８８２１ 　

Ｄ２ ９１􀆰 ２２ １ ９１􀆰 ２２ ８２􀆰 ５１ <０􀆰 ０００１ ∗∗

残差 １５􀆰 ４８ １４ １􀆰 １１ 　 　 　

失拟项 １５􀆰 ４０ １０ １􀆰 ５４ 　 　 　

纯误差 ０􀆰 ０７９ ４ ０􀆰 ０２０ 　 　 　

总离差 ４１８􀆰 ２５ ２８ 　 　 　 　

　 　 注:∗为显著(Ｐ<０􀆰 ０５)ꎻ∗∗为高度显著(Ｐ<０􀆰 ０００１)ꎻＰ>０􀆰 １

为不显著ꎮ

表 ６　 以环己醇纯度 ｙ 为响应值的方差分析

方差来源 平方和 自由度 均方 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

模型 ７７􀆰 ３４ １４ ５􀆰 ５２ ８􀆰 ５９ ０􀆰 ０００１ ∗∗

Ａ １２􀆰 ８１ １ １２􀆰 ８１ １９􀆰 ９３ ０􀆰 ０００５ ∗∗

Ｂ ２１􀆰 ４４ １ ２１􀆰 ４４ ３３􀆰 ３５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

Ｃ ０􀆰 ０７８ １ ０􀆰 ０７８ ０􀆰 １２ ０􀆰 ７３２１ 　

Ｄ ４􀆰 ５３ １ ４􀆰 ５３ ７􀆰 ０４ ０􀆰 ０１８９ ∗

ＡＢ １􀆰 ７６ １ １􀆰 ７６ ２􀆰 ７３ ０􀆰 １２０７ 　

ＡＣ ０􀆰 ５６ １ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ８６ ０􀆰 ３６８６ 　

ＡＤ ０􀆰 ４４ １ ０􀆰 ４４ ０􀆰 ６８ ０􀆰 ０４２４３ ∗

ＢＣ ０􀆰 ０７３ １ ０􀆰 ０７３ ０􀆰 １１ ０􀆰 ７４１３ 　

ＢＤ ０􀆰 １９ １ ０􀆰 １９ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ５９６０ 　

ＣＤ ０􀆰 １２ １ ０􀆰 １２ ０􀆰 １９ ０􀆰 ６６９１ 　

Ａ２ ０􀆰 １３ １ ０􀆰 １３ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ６５５３ 　

Ｂ２ ０􀆰 ５３ １ ０􀆰 ５３ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ３７８４ 　

Ｃ２ ０􀆰 ２０ １ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ５８２２ 　

Ｄ２ ３１􀆰 ４７ １ ３１􀆰 ４７ ４８􀆰 ９５ <０􀆰 ０００１ ∗∗

残差 ９􀆰 ００ １４ ０􀆰 ６４ 　 　 　

失拟项 ８􀆰 ８６ １０ ０􀆰 ８９ 　 　 　

纯误差 ０􀆰 １５ ４ ０􀆰 ０３７ 　 　 　

总离差 ８６􀆰 ３４ ２８ 　 　 　 　

表 ７　 以投资成本 Ｃ１ 为响应值的方差分析

方差来源 平方和 自由度 均方 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

模型 ０􀆰 ３０ １４ ０􀆰 ０２１ ４􀆰 ６１ ０􀆰 ０４１７ ∗

Ａ ３􀆰 ６７５×１０－３ １ ３􀆰 ６７５×１０－３ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ５１２５ 　

Ｂ ８􀆰 ５３３×１０－３ １ ８􀆰 ５３３×１０－３ １􀆰 ０５ ０􀆰 ３２３２ 　

Ｃ ０􀆰 １１ １ ０􀆰 １１ １３􀆰 ５４ ０􀆰 ００２５ ∗∗

Ｄ ０􀆰 ０２３ １ ０􀆰 ０２３ ２􀆰 ７７ ０􀆰 １１８３ 　

ＡＢ １􀆰 ６６５×１０－３ １ １􀆰 ６６５×１０－３ ２􀆰 ０４６ １􀆰 ００ 　

ＡＣ ９×１０－４ １ ９×１０－４ ０􀆰 １１ ０􀆰 ７４４４ 　

ＡＤ ０􀆰 ０２７ １ ０􀆰 ０２７ ３􀆰 ３５ ０􀆰 ０４８８ ∗

ＢＣ ０􀆰 ０１８ １ ０􀆰 ０１８ ２􀆰 ２４ ０􀆰 １５６７ 　

ＢＤ ７􀆰 ２２５×１０－３ １ ７􀆰 ２２５×１０－３ ０􀆰 ８９ ０􀆰 ３６２０ 　

ＣＤ ０􀆰 ０１７ １ ０􀆰 ０１７ ２􀆰 ０８ ０􀆰 １７１５ 　

Ａ２ ２􀆰 ５９５×１０－３ １ ２􀆰 ５９５×１０－３ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ５８１２ 　

Ｂ２ ０􀆰 ０２１ １ ０􀆰 ０２１ ２􀆰 ５２ ０􀆰 １３４６ 　

Ｃ２ ０􀆰 ０５９ １ ０􀆰 ０５９ ７􀆰 １９ ０􀆰 ０１７９ ∗

Ｄ２ ２􀆰 ９２９×１０－３ １ ２􀆰 ９２９×１０－３ ０􀆰 ３６ ０􀆰 ５５８１ 　

残差 ０􀆰 １１ １４ ８􀆰 １３８×１０－３ 　 　 　

失拟项 ０􀆰 １１ １０ ０􀆰 ０１１ 　 　 　

纯误差 １􀆰 ６００×１０－３ ４ ４×１０－４ 　 　 　

总离差 ０􀆰 ４１ ２８ 　 　 　 　

表 ８　 以运行成本 Ｃ２ 为响应值的方差分析

方差来源 平方和 自由度 均方 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

模型 １􀆰 ５３ １４ ０１１ ４􀆰 ５２ ０􀆰 ０１２４ ∗

Ａ ０􀆰 ０３０ １ ０􀆰 ０３０ ０􀆰 ９６ ０􀆰 ３４２７ 　

Ｂ ０􀆰 ４８ １ ０􀆰 ４８ １５􀆰 ５６ ０􀆰 ００１５ ∗∗

Ｃ ０􀆰 １１ １ ０􀆰 １１ ３􀆰 ６７ ０􀆰 ０４６１ ∗
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续表

方差来源 平方和 自由度 均方 Ｆ 值 Ｐ 值 显著性

Ｄ ０􀆰 １０ １ ０􀆰 １０ ３􀆰 ２６ ０􀆰 ０８８１ 　

ＡＢ １􀆰 ２２５×１０－３ １ １􀆰 ２２５×１０－３ ０􀆰 ０３９ ０􀆰 ８４５５ 　

ＡＣ ０􀆰 ０４８ １ ０􀆰 ０４８ １􀆰 ５６ ０􀆰 ２３２７ 　

ＡＤ ０􀆰 ０４２ １ ０􀆰 ０４２ １􀆰 ３５ ０􀆰 ２６４５ 　

ＢＣ ０􀆰 １４ １ ０􀆰 １４ ４􀆰 ４０ ０􀆰 ０３４５ ∗

ＢＤ ４×１０－４ １ ４×１０－４ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ９１１３ 　

ＣＤ ９􀆰 ０２５×１０－３ １ ９􀆰 ０２５×１０－３ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ５９８６ 　

Ａ２ ７􀆰 ６８３×１０－３ １ ７􀆰 ６８３×１０－３ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ６２６９ 　

Ｂ２ ３􀆰 ８４１×１０－３ １ ３􀆰 ８４１×１０－３ ０􀆰 １２ ０􀆰 ７３０５ 　

Ｃ２ ０􀆰 ０５２ １ ０􀆰 ０５２ １􀆰 ６６ ０􀆰 ２１７９ 　

Ｄ２ ０􀆰 ４９ １ ０􀆰 ４９ １５􀆰 ８４ ０􀆰 ００１４ ∗∗

残差 ０􀆰 ４４ １４ ０􀆰 ０３１ 　 　 　

失拟项 ０􀆰 ４３ １０ ０􀆰 ０４３ 　 　 　

纯误差 ８􀆰 ８００×１０－４ ４ ２􀆰 ２００×１０－４ 　 　 　

总离差 １􀆰 ９７ ２８ 　 　 　 　

表 ５ ~ 表 ８ 中 Ｆ ＝ ２６􀆰 ０２、 ８􀆰 ５９、 ４􀆰 ６１、 ４􀆰 ５２ >
Ｆ０􀆰 １(１４ꎬ４)＝ ３􀆰 ８９ꎬ可知模型有效ꎬ回归方程有意义ꎬ
在误差允许的范围内该模型预测得到的响应最优值

是可靠的ꎮ
以环己醇回收率 η 为例ꎬ利用 Ｄｅｓｉｇｎ－Ｅｘｐｅｒｔ 手

动去掉不显著项拟合回归方程ꎬ得到其回归方程:
η ＝ ８１􀆰 ６７ － １􀆰 ６５∗Ｂ － ４􀆰 ０９∗Ｃ ＋ ０􀆰 １６∗Ｄ －
０􀆰 １８∗Ａ∗Ｄ ＋ ０􀆰 ５２∗Ｂ∗Ｄ － １􀆰 １４∗Ｃ∗Ｄ －

３􀆰 ２７∗Ａ２ － ３􀆰 ７５∗Ｄ２

　 　 由回归方程可以看出ꎬ对萃取精馏塔中环己醇

回收率 η 影响较大的因素是回流比 Ｒ、压降 Ｐ 和萃

取剂水含量 Ｗ 以及它们之间的交互作用ꎬ对上述数

据和回归方程进行检验诊断得到图 ２~图 ４ꎬ残差正

态概率分布图、残差与方程预测值的对应关系图和

预测值与实验值对比图ꎮ 图 ２ 正态分布图中数据点

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 以环己醇回收率 η 为响应值的

残差正态分布

图 ３　 以环己醇回收率 η 为响应值的

残差与方程预测值的对应关系图

图 ４　 以环己醇回收率 η 为响应值的

预测值与实验值对比图

均接近一条直线ꎬ图 ３ 中残差与预测值分布分散且

无规律ꎬ图 ４ 中预测值和实验值都靠近同一条直线ꎬ
３ 种诊断结果均表示拟合得到的回归方程对响应值

的预测和假设是合理的ꎮ
各显著交互作用环己醇回收率 η 影响的 ３Ｄ 响

应曲面图如图 ５~图 ７ꎬ从图中可以明显看出各参数

对环己醇回收率 η 的影响趋势ꎬ萃取精馏塔塔板数

越多ꎬ环己醇回收率 η 先增大后减小ꎬ当塔板数少

于某临界值时ꎬ环己醇不能与其他重组分充分分离ꎬ
塔板数多于某临界值时ꎬ单位时间内回收效果降低ꎻ
环己醇回收率 η 随着回流比的增大而增加ꎻ压强增

大ꎬ环己醇回收率 η 增大ꎻ环己醇回收率 η 随萃取

剂水含量的不断增加先增大后减小ꎬ当处于使水－
环己醇达到共沸的最佳配比时ꎬ环己醇回收率 η 达

到极大值ꎮ

图 ５　 塔板数和萃取剂水含量对

环己醇回收率 η 影响的 ３Ｄ 响应面
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图 ６　 回流比和萃取剂水含量对

环己醇回收率 η 影响的 ３Ｄ 响应面

图 ７　 压强和萃取剂水含量对

环己醇回收率 η 影响的 ３Ｄ 响应面

最终由 Ｄｅｓｉｇｎ－Ｅｘｐｅｒｔ 预测出最优操作参数ꎬ并
对实验结果进行验证ꎬ将结果与严格模拟结果进行

对比见表 ９ꎮ 对比结果显示ꎬ响应面优化法得到的

优化结果与灵敏度分析的单因素优化结果相比ꎬ不
仅增加了环己醇回收率ꎬ提高了环己醇纯度ꎬ而且一

定程度上减少了成本投入ꎮ
表 ９　 ＲＳＭ 优化结果和严格模拟优化结果对比

　 　 优化方法 ＲＳＭ 严格模拟优化

理论板数 ２２ ２０

回流比 ２􀆰 ４９ ２􀆰 １７

操作压力 / ｋＰａ ９６􀆰 ４０１ ９４􀆰 ３２５

加水量 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１) ０􀆰 ３６ ０􀆰 ３１

回收率 / ％ ８４􀆰 ２ ８２􀆰 ７

质量分数 / ％ ９５􀆰 ９ ９５􀆰 １

投资成本 / 元 ５􀆰 ３４×１０６ ５􀆰 ４８×１０６

运行成本 / 元 ２􀆰 １９×１０６ ２􀆰 ２４×１０６

４　 结论

分析了环己醇精馏塔塔底废液各成分含量和物

性ꎬ开发了双塔精馏模型回收环己醇工艺ꎻ结合

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对该工艺进行简捷设计和严格模

拟ꎬ获得满足环己醇回收要求的基本操作条件和设

备参数ꎻ同时利用 Ｄｅｓｉｇｎ －Ｅｘｐｅｒｔ 软件结合 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模拟实验结果ꎬ采用 ＲＳＭ 中的 ＢＢＤ 实验设计

方法对萃取精馏塔的操作参数进行全局式优化ꎬ最
终预测出最优操作参数ꎬ与 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 严格模拟优

化结果相比ꎬ前期投资成本和后期运行成本都有所

降低ꎬ环己醇产品回收率和纯度也都高于严格模拟

优化结果ꎮ
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