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摘要:通过 ＰＲＯⅡ软件以改进的 ＮＲＴＬ 活度系数模型对正己烷－异丙醚沸点相近体系进行了萃取精馏过程模拟研究ꎬ分别

以 ＤＭＦ 和乙二醇单甲醚作为萃取剂ꎬ通过改变溶剂比、原料进料位置、萃取剂进料位置和回流比等条件ꎬ得出各自的较佳工艺
条件ꎬ确定了 ＤＭＦ 为萃取精馏分离正己烷－异丙醚体系的适宜萃取剂ꎮ 在模拟的较佳工艺条件下ꎬ采用有 ３０ 块理论板的填料
塔对 ＤＭＦ 萃取精馏分离正己烷与异丙醚混合物进行了试验研究ꎬ其中吸收段填料层 ２０ 块理论板ꎬ其余为萃取精馏段和提馏
段ꎬ当回流比为 ２􀆰 ０ꎬ溶剂质量比为 ２ ∶１时ꎬ在塔顶产品中正己烷质量分数为 ９８􀆰 ３１％ꎬ回收率为 ９９􀆰 ２５％ꎮ 试验结果与模拟计算
相吻合ꎬ验证了模拟的可靠性ꎮ
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　 　 正己烷和异丙醚是重要的有机溶剂ꎬ在精细化

工、医药、分析等领域有着广泛的使用ꎮ 药品中有机

溶剂的残留量需要严格控制[１]ꎬ而且回收不完全还

可能造成生产事故[２]ꎬ因此对工业生产中的正己烷

与异丙醚的混合废液进行分离回收具有重要的经济

效益和环境效益ꎮ
常压下ꎬ正己烷(沸点 ６８􀆰 ７℃)与异丙醚(沸点

６８􀆰 ４７℃)相对挥发度非常小ꎬ不能使用普通精馏分

离出纯组分ꎮ 研究表明ꎬ这种沸点相近的二元物系

可以采用萃取精馏的方法[３－５]ꎬ为提高分离效率萃

取精馏过程必须考虑选择合适的萃取剂[６－８]ꎬ总体

要求就是增大共沸体系的相对挥发度且易于回收ꎮ

本文中针对萃取精馏分离正己烷、异丙醚混合

物ꎬ根据物质极性、有关文献[９－１３]并结合实践经

验ꎬ初步筛选出 ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)和乙二

醇单甲醚为溶剂ꎬ采用 ＰＲＯⅡ软件对萃取精馏过程

进行了分离研究ꎬ寻求各自的较佳工艺条件ꎬ找到满

足工艺要求的萃取剂并通过实验研究验证模拟的可

靠性ꎮ

１　 萃取精馏过程模拟

１􀆰 １　 模拟条件与模型

选用严格计算精馏模型ꎬ考虑物系的强非理想

性ꎬ热力学方程选用 ＮＲＴＬ 方程并用 ＵＮＩＦＲＡＣ 方程
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估算未知参数ꎮ 萃取精馏塔进料量 １ 万 ｔ / ａꎬ其中正

己烷、异丙醚质量分数分别为 ８７％、１３％ꎬ常温进料ꎻ
要求分离指标为料液中异丙醚质量分数不超过

５％ꎻ理论塔板数为 ３０ꎬ操作压力为常压ꎬ设定每块

理论板压降为 ０􀆰 ５ ｋＰａꎬ通过改变溶剂比、原料进料

位置、萃取剂进料位置和回流比等参数进行模拟优

化计算ꎮ 模拟计算流程如图 １ 所示ꎮ

Ｓ１—萃取剂进口ꎻＳ２—原料进口ꎻＳ３—产品正己烷ꎻ

Ｓ５—产品异丙醇ꎻＳ６—溶剂回收口

图 １　 萃取精馏模拟计算流程

１􀆰 ２　 ＤＭＦ 作萃取剂的萃取精馏模拟结果与讨论

萃取精馏塔由提馏段、精馏段和吸収段 ３ 段组

成ꎬ３ 段塔板数必须相互匹配才能达到最优分离效

果ꎮ 进料中正己烷的含量较高ꎬ故以萃取精馏塔塔

顶、塔釜正己烷的含量为主要控制目标ꎬ分析萃取精

馏工艺以探索适宜的工艺参数ꎮ
１􀆰 ２􀆰 １　 溶剂比的影响

初始设置 ＤＭＦ 和原料分别在第 ８、１８ 块塔板位

置进料ꎬ回流比为 ２􀆰 ０ 的情况下ꎬ改变萃取剂和原料

的质量比ꎬ得到模拟结果见图 ２ꎮ

１—塔顶正己烷质量分数ꎻ２—塔釜正己烷质量分数

图 ２　 溶剂比对 ＤＭＦ 萃取精馏分离

正己烷－异丙醚的影响

由图 ２ 可知ꎬ随着溶剂比的不断增大ꎬ塔顶采出

液中正己烷的含量越来越高ꎬ塔釜正己烷的含量越

来越低ꎮ 这是因为溶剂比的增大ꎬ使得塔板上分子

间相互作用力增大ꎬ最终造成轻、重组分的相对挥发

度也将增大ꎮ 但是ꎬ随着溶剂比的增大ꎬ分离效果增

加的幅度不断减小ꎬ而且使得精馏塔液相增多ꎬ影响

塔内气液间传热传质ꎬ同时还会造成萃取精馏塔塔

釜热负荷增大和后续溶剂回收困难ꎮ 因此ꎬ在满足

工艺条件下ꎬ溶剂比为 ２􀆰 ０ 时综合效果最佳ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 原料进料位置的影响

保持萃取剂 ＤＭＦ 进料位置为第 ８ 块塔板、进料

质量比为 ２􀆰 ０ 和回流比为 ２􀆰 ０ 不变ꎬ改变原料进料

位置ꎬ得到模拟结果见图 ３ꎮ

１—塔顶正己烷质量分数ꎻ２—塔釜正己烷质量分数

图 ３　 原料进料位置对 ＤＭＦ 萃取精馏分离

正己烷－异丙醚的影响

由图 ３ 可知ꎬ原料进料位置从第 ２０ 块塔板往

下ꎬ塔顶产品中正己烷浓度已达到较高ꎬ塔釜正己烷

浓度达到较低ꎮ 考虑到提馏段理论板数不必太多ꎬ
因此确定原料进料位置为第 ２５ 块板ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ３　 萃取剂进料位置的影响

保持原料进料位置为第 ２５ 块塔板、进料质量比

为 ２􀆰 ０ 和回流比为 ２􀆰 ０ 不变ꎬ改变萃取剂进料位置ꎬ
得到模拟结果见图 ４ꎮ

１—塔顶正己烷质量分数ꎻ２—塔釜正己烷质量分数

图 ４　 萃取剂进料位置对 ＤＭＦ 萃取精馏分离

正己烷－异丙醚的影响

由图 ４ 可知ꎬ萃取剂进料位置为第 ２０ 块塔板ꎬ
塔顶产品中正己烷浓度最高ꎬ塔釜正己烷浓度最低ꎮ
萃取剂进料位置上移或者下移会造成塔顶、塔釜产

品纯度降低ꎬ因此确定萃取剂最佳进料位置是第 ２０
块塔板ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ４　 回流比的影响

保持萃取剂 ＤＭＦ 和原料进料位置分别为第

２０、２５ 块板ꎬ进料质量比为 ２􀆰 ０ 不变ꎬ改变回流比ꎬ
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得到模拟结果见图 ５ꎮ

１—塔顶正己烷质量分数ꎻ２—塔釜正己烷质量分数

图 ５　 回流比对 ＤＭＦ 萃取精馏分离

正己烷－异丙醚的影响

由图 ５ 可知ꎬ当回流比不断增加时ꎬ塔顶、塔釜

产品纯度不断增加ꎮ 在图中曲线的拐点处(２􀆰 ０)即
为较佳回流比ꎬ此时既能达到较优的萃取效果ꎬ能耗

又不至于过大ꎬ因此确定最终回流比为 ２􀆰 ０ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ５　 最佳条件

通过灵敏度分析和正交试验[１４]优化操作条件ꎬ
得到了 ＤＭＦ 萃取精馏分离正己烷与异丙醚二元沸

点相近共沸物的最佳操作条件ꎮ 在此优化参数条件

下进行模拟得出最佳操作条件如表 １ 所示ꎮ
表 １　 ＤＭＦ 萃取精馏塔最优条件下的模拟结果

参数 模拟 参数 模拟

进料量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２５０ 原料进料位置 第 ２５ 块板

溶剂比 ２􀆰 ０ 塔顶温度 / ℃ ６８􀆰 ７８

回流比 ２􀆰 ０ 塔釜温度 / ℃ １４０􀆰 ７４

塔板数 ３０ Ｗ(正己烷) / ％ ９９􀆰 ２４

萃取剂进料位置 第 ２０ 块板

由模拟结果可知ꎬＤＭＦ 萃取精馏塔塔顶馏出产

品 中 正 己 烷 质 量 分 数 达 到 ９９􀆰 ２４％ꎬ 收 率 为

９９􀆰 ２５％ꎬ塔底混合物中含有极少量的正己烷ꎮ 这说

明采用 ＤＭＦ 作萃取剂的萃取精馏法分离正己烷与

异丙醚混合物ꎬ分离效果良好ꎬ能得到较高纯度的

正己烷产品ꎮ 萃取剂进料位置居中下部ꎬ说明萃

取精馏塔主要由吸収段控制ꎬ这为 ＤＭＦ 萃取精馏

分离正己烷－异丙醚的工业装置的实现提供了基

础数据ꎮ
１􀆰 ３　 乙二醇单甲醚作萃取剂的萃取精馏模拟

按照理论板数为 ３０ꎬ溶剂比为 ２􀆰 ０ꎬ回流比为

２􀆰 ０ꎬ乙二醇单甲醚进料位置在第 ２０ 块塔板ꎬ原料进

料位置在第 ２５ 块塔板进行初步模拟ꎬ发现塔顶正己

烷的浓度远远达不到要求ꎬ并经过多次调整工艺参

数均未能达到分离要求ꎬ具体模拟优化结果如表 ２
所示ꎮ

表 ２　 乙二醇单甲醚萃取精馏塔模拟结果

参数 模拟 参数 模拟

进料量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２５０ 原料进料位置 第 ２８ 块板

溶剂比 ２􀆰 ０ 塔顶温度 / ℃ ６８􀆰 ３７

回流比 ２􀆰 ０ 塔釜温度 / ℃ １６３􀆰 ７０

塔板数 ３０ Ｗ(正己烷) / ％ ８６􀆰 ４６

萃取剂进料位置 第 ５ 块板

由模拟结果可知ꎬ乙二醇单甲醚萃取精馏塔塔

顶馏出产品中正己烷质量分数仅到 ８６􀆰 ４６％ꎬ远远

达不到分离要求ꎮ

２　 实验部分

２􀆰 １　 实验试剂及分析仪器

正己烷ꎬ异丙醚ꎬＤＭＦꎬ分析纯ꎮ 采用北分瑞利

分析仪器有限公司的 ＧＣ３４２０ 型气相色谱仪分析试

样组成ꎬ氢火焰检测器ꎬ使用的色谱柱为 ＤＢ－６２４
(３０􀆰 ０ ｍ×０􀆰 ５３ ｍꎬ３􀆰 ０ μｍ)石英毛细管柱ꎮ 载气为

氮气ꎬ载气压力为 ０􀆰 ３ ＭＰａꎮ 操作条件:柱温 １６０℃ꎬ
进样口温度为 １９０℃ꎬ检测器温度为 １８０℃ꎬ热丝温

度为 ２４０℃ꎮ
２􀆰 ２　 实验过程与分析

以玻璃精馏塔对流程进行验证ꎮ 萃取精馏塔为

ϕ ３０ ｍｍꎬ内装 ϕ ３ ｍｍ×３θ 环丝网填料的填料塔ꎬ填
料高度为 １􀆰 ５ ｍꎻ塔身有 ２ 个进料口ꎬ其中塔节内部

ＤＭＦ 萃取剂进料口上部为吸収段ꎬ下部为萃取精馏

段ꎬ吸収段填料高度为 １􀆰 ０ ｍꎬ萃取精馏段与提馏段

为 ０􀆰 ５ ｍꎻ其中实验原料中正己烷的质量分数为

８７％ꎬ异丙醚的质量分数为 １３％ꎻ塔顶采出的样品用

气相色谱仪测量其组成并采用相对校正因子法对色

谱采集的数据进行校正ꎮ 精馏过程的实验装置如

图 ６ 所示ꎮ

１ꎬ４—热电偶温度计ꎻ２—萃取剂进料蠕动泵ꎻ３—原料蠕动泵ꎻ

５—冷凝器ꎻ６—回流比控制仪ꎻ７—磁铁ꎻ８—产品出口ꎻ

９—塔身ꎻ１０—伴热带ꎻ１１—压差计ꎻ１２—塔釜ꎻ１３—电加热包

图 ６　 萃取精馏过程实验装置图
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实验过程中连接装置ꎬ检查整套系统的气密性ꎬ
在模拟的最佳工艺条件下ꎬ常温常压下操作ꎮ 首先

在蒸馏瓶中加入一部分配置好的原料液ꎬ开启塔顶

冷凝、塔釜加热及全回流操作下ꎬ待精馏塔操作稳定

时ꎬ用恒流泵在相应位置打入萃取剂 ＤＭＦꎬ进入量

４􀆰 ０ ｇ / ｍｉｎꎻ打入原料ꎬ进入量 ２􀆰 ０ ｇ / ｍｉｎꎻ当塔顶温

度接近正己烷的沸点时设定回流比为 ２􀆰 ０ꎬ连续采

样ꎮ 每隔一段时间取样品分析塔顶及塔釜物料组成

并记录温度计、压力表读数ꎬ实验结果及分析对比如

表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 萃取精馏塔优化条件下的模拟结果与

实验结果的对比

项目
塔顶 塔釜

模拟 实验 偏差 / ％ 模拟 实验 偏差 / ％

压力 / ｋＰａ １０１􀆰 ３ １０２􀆰 ３ ０􀆰 ９ １１５􀆰 ３ １１７􀆰 ８ ２􀆰 １

温度 / ℃ ６８􀆰 ７ ６７􀆰 ９ １􀆰 １ １４０􀆰 ７ １４４􀆰 ７ ３􀆰 ２

正己烷质量分数 / ％ ９９􀆰 ２４ ９８􀆰 ３１ １􀆰 ０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３６ １６

异丙醚质量分数 / ％ ０􀆰 ３０ １􀆰 ５５ ８０􀆰 ６ ６􀆰 １１ ６􀆰 ０２ １􀆰 ５

ＤＭＦ 质量分数 / ％ ０􀆰 ４６ ０􀆰 １４ ６９􀆰 ５ ９３􀆰 ５９ ９３􀆰 ６２ ０􀆰 １

结果显示ꎬ经过萃取实验后ꎬ实测值与理论值吻

合较好ꎬ所做模拟很好地反映了整个萃取精馏的过

程ꎬ说明采用 ＤＭＦ 萃取正己烷与异丙醚的共沸物可

以达到分离正己烷与异丙醚的目的ꎮ 实验测得分离

所得正己烷质量分数达到 ９８􀆰 ３１％ꎬ含异丙醚质量

分数仅为 １􀆰 ５５％ꎬ与模拟偏差仅 １􀆰 ０％ꎬ误差的产生

可能与实验塔板数的估算有一定关系ꎬ但实验结果

验证了模型的正确性ꎬ这对实际条件下 ＤＭＦ 萃取精

馏分离正己烷与异丙醚的应用提供了一定的指导

作用ꎮ

３　 结论

(１)基于理论分析和模拟对萃取剂进行了初步

筛选ꎬ确定 ＤＭＦ 作为萃取剂分离正己烷与异丙醚沸

点相近的共沸体系是可行的ꎮ
(２)采用 ＰＲＯⅡ化工流程模拟软件ꎬ以改进的

ＮＲＴＬ 模型计算物性参数ꎬ对常压下 ＤＭＦ 萃取精馏

分离正己烷－异丙醚工艺流程进行模拟ꎬ模拟结果

与实验结果的相对偏差均小于 ５％ꎬ说明该模拟模

型是可靠的ꎮ
(３)ＤＭＦ 萃取精馏分离正己烷－异丙醚沸点相

近的共沸体系ꎬ通过模拟与实验得出了较适宜的

工艺条件ꎬ即 ＤＭＦ 萃取精馏塔理论板数为 ３０ 块左

右ꎬ溶剂和原料质量比为 ２􀆰 ０ꎬ萃取剂进料位置为

第 ２０ 块塔板ꎬ原料进料位置为第 ２５ 块塔板ꎬ回流

比为 ２􀆰 ０ꎮ 在此优化条件下ꎬＤＭＦ 萃取精馏塔顶

正己烷质量分数为 ９８􀆰 ３１％ꎬ回收率为 ９９􀆰 ２５％ꎮ
该结果为进一步的工业应用提供了理论和实践
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