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摘要:使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工流程模拟软件ꎬ以二甲基亚砜为萃取剂ꎬ研究了分壁式萃取精馏过程和双塔萃取精馏过程对环

己烷－环己烯混合物的分离ꎮ 结果表明ꎬ２ 种方法均可实现二者的有效分离ꎬ其中分壁式萃取精馏过程得到的环己烷和环己烯

质量分数分别为 ９９􀆰 ５３％和 ９９􀆰 ２５％ꎮ 与双塔萃取精馏过程相比ꎬ分壁式萃取精馏过程再沸器热负荷降低 ３􀆰 ９２％ꎬ冷凝器热负
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ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 环己烯是重要的有机合成原料ꎬ在合成环己酮、
赖氨酸、橡胶助剂中有广泛的应用ꎬ也可以用作高辛

烷值汽油稳定剂和石油萃取剂[１－２]ꎮ 工业合成环己

烯主要使用环己醇和浓硫酸脱水制备ꎬ近年来研究

者们提出了一种新的方法制备环己烯———通过苯的

选择性加氢转化生成[３]ꎮ 但使用该方法生产环己

烯的过程中伴有大量的副产物环己烷ꎬ要得到高纯

度的环己烯ꎬ需将环己烷分离出来ꎮ 常压下ꎬ环己烷

和环己烯的沸点分别为 ８０􀆰 ７、８３􀆰 ０℃ꎬ沸点相近ꎬ使
用常规的精馏方法难以得到高纯度的环己烯ꎬ需采

用特殊的精馏方法如共沸精馏、变压精馏和萃取精

馏等ꎮ 萃取精馏是指向精馏塔内连续加入高沸点的

溶剂ꎬ改变待分离组分间的相对挥发度ꎬ使普通精馏

方法难以分离的混合物料得以分离的一种特殊精馏

方法ꎬ可用于共沸物或沸点相近物系的分离[４－７]ꎮ
基于萃取精馏过程ꎬ使用分壁式萃取精馏塔

(Ｅ－ＤＷＣ)分离环己烷和环己烯ꎬ并使用化工模拟

流程软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该分离工艺进行模拟和优

化ꎮ 分壁式萃取精馏塔是将传统双塔萃取精馏过程

中的萃取精馏塔和溶剂回收塔集中在同一塔内ꎬ是
一种新型的热耦合精馏塔ꎬ由于节省了一个塔的使

用可大大减少设备投资[８－１１]ꎮ ＤＭＳＯ 是萃取精馏过

程中广泛使用的非质子极性萃取剂[１２－１５]ꎬ本文中以

ＤＭＳＯ 为萃取剂ꎬ模拟分壁式萃取精馏过程分离环

己烷和环己烯ꎬ并对影响二者纯度的参数进行优化ꎬ
为使用分壁式萃取精馏塔分离二者提供参数依据ꎮ

１　 Ｅ－ＤＷＣ 等效流程

在常用的化工模拟流程软件中没有可直接使用

的分壁式精馏塔模块ꎬ需建立热力学等效流程ꎮ 通

过在分壁式萃取精馏塔塔内放置一块垂直隔板(隔
板右侧顶部封闭)ꎬ将精馏塔分为 ５ 个区域ꎬ分别是
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隔板左侧由塔顶到隔板底部的萃取剂吸收段、萃取

精馏段和萃取提馏段以及隔板右侧的侧线精馏段和

隔板底端到塔釜的公共提馏段ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化
工流程模拟软件中 ＲａｄＦｒａｃ 严格计算模型建立的

Ｅ－ＤＷＣ 热力学等效流程如图 １ 所示ꎬ其中分壁式

精馏塔中萃取剂吸收段、萃取精馏段、萃取提馏段及

公共提馏段等效为图中主塔 Ｂ１ꎬ隔板右侧侧线精馏

段等效为图中副塔 Ｂ２ꎮ 萃取剂 ＤＭＳＯ 从 Ｂ１ 近塔顶

进料ꎬ环己烯－环己烷混合物从 Ｂ１ 近中部进料ꎬＢ１
塔顶得到高纯度环己烷产品ꎬ萃取剂经提馏段提馏

后ꎬ从 Ｂ１ 塔釜出料ꎬ可供循环使用ꎮ Ｂ１ 塔侧线采出

部分气相物料进入副塔 Ｂ２ 精馏ꎬＢ２ 塔顶得到高纯

度环己烯ꎮ

图 １　 分壁式萃取精馏塔热力学等效流程

２　 分壁式萃取精馏模拟与优化

采用 ＮＲＴＬ 模型进行精馏过程的模拟ꎬ使用软

件自带的组分间二元交互作用参数进行模型计算ꎮ
其中环己烯－ＤＭＳＯ 的二元交互作用参数系统未提

供ꎬ由 ＵＮＩＦＡＣ 热力学模型进行估算ꎬ如表 １ 所示ꎮ
表 １　 二元交互作用参数

组分 ｉ 环己烷 环己烷 环己烯

组分 ｊ 环己烯 二甲基亚砜 二甲基亚砜

Ａｉｊ 　 ０􀆰 ００ 　 －２􀆰 ８８ 　 ０􀆰 ００

Ａ ｊｉ ０􀆰 ００ －１􀆰 ０５ ０􀆰 ００

Ｂｉｊ －２２２􀆰 ０１ １３６６􀆰 ２９ ７６３􀆰 ５６

Ｂ ｊｉ ２７９􀆰 ７７ １４８３􀆰 ９６ ４４０􀆰 ０５

Ｃｉｊ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ３０

初始模拟条件:原料混合物进料流量 ３ ０００ ｋｇ / ｈꎬ
其中环己烷质量分数 ５０％ꎬ进料温度为 ２０℃ꎬ主塔

Ｂ１ 塔顶采出量 １ ５００ ｋｇ / ｈꎬ副塔 Ｂ２ 塔顶采出量

１ ５００ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂质量分数按 １００％计算ꎬ常压操

作ꎮ 其余精馏塔参数见表 ２ꎮ 基于上述基本参数ꎬ
利用灵敏度分析工具ꎬ研究混合物进料位置、萃取剂

进料位置、溶剂比和质量回流比等条件对分离效果

的影响ꎬ在保证环己烷和环己烯产品的质量分数均

在 ９９􀆰 ０％以上的前提下获得最优参数组合ꎮ
表 ２　 Ｅ－ＤＷＣ 初始参数

　 　 　 设计参数 值

主塔 　

　 塔板数 / 块 ４０

　 萃取剂进料位置 / 块 ４

　 原料进料位置 / 块 １８

　 萃取剂用量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０５００

　 回流比 ０􀆰 ５

　 隔板底端位置 / 块 ３５

副塔 　

　 塔板数 / 块 ８

　 回流比 ０􀆰 ８

２􀆰 １　 混合物进料位置

使用灵敏度分析工具研究混合物进料位置对

Ｂ１ 塔顶环己烷质量分数及对 Ｂ２ 塔顶环己烯质量分

数的影响ꎬ具体结果如图 ２ 所示ꎮ 由图 ２ 可以看出ꎬ
随着混合物进料位置的下移ꎬ环己烷和环己烯的质

量分数均是先增大后减小ꎬ在第 １９ 块塔板时二者质

量分数达到最大值ꎮ 当混合物进料位置下移时ꎬ萃
取精馏段变长ꎬ萃取剂和混合物的逆流接触时间长ꎬ
分离效果较好ꎬ但进料位置继续下移到与气相采出

位置相近时ꎬ部分原料会从隔板下部以气相形式进

入副塔ꎬ使分离效果变差ꎮ 将混合物进料位置规定

为第 １９ 块板ꎮ

１—环己烷ꎻ２—环己烯

图 ２　 混合物进料位置的影响

２􀆰 ２　 萃取剂进料位置

萃取剂 ＤＭＳＯ 进料位置对产品质量分数的影

响见图 ３ 所示ꎮ 由图 ３ 可以看出ꎬ随着萃取剂进料

位置的下移ꎬ环己烷和环己烯的质量分数先增大后

减小ꎮ 当萃取剂进料位置过于靠近塔顶时ꎬ上升的

蒸气中会夹带较多的萃取剂进入冷凝器ꎬ降低环己

烷浓度ꎮ 当萃取剂位置下移到适宜位置时ꎬ萃取剂

􀅰６１２􀅰
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吸收段变长ꎬ有效防止萃取剂跟随环己烷从塔顶采

出ꎮ 并且萃取精馏段长度适宜ꎬ萃取剂和混合物充

分进行传质ꎬ分离效果达到最好ꎮ 但萃取剂进料位

置继续下移时ꎬ萃取精馏段距离短ꎬ萃取剂与待分离

物料接触、传质不够充分ꎬ使分离效果变差ꎬ故将萃

取剂进料位置规定为第 ４ 块塔板ꎮ

１—环己烷ꎻ２—环己烯

图 ３　 萃取剂进料位置的影响

２􀆰 ３　 溶剂比

萃取剂进料位置为第 ４ 块塔板ꎬ混合物进料位

置为第 １９ 块塔板ꎬ将萃取剂进料量与混合物进料量

的质量比定义为溶剂比ꎬ溶剂的多少将直接影响二

者相对挥发度改变的大小ꎮ 溶剂比对环己烷和环己

烯质量分数的影响如图 ４ 所示ꎮ 由图 ４ 可以看出ꎬ
随着溶剂比的增大ꎬ二者质量分数的变化趋势均为

先增大后趋于平稳ꎮ 由于溶剂比增大到 ４􀆰 ５ 后对产

品的质量分数影响较小ꎬ且溶剂比增加使塔内持液

量增加ꎬ主塔塔釜再沸器的热负荷会增大ꎬ故将溶剂

比规定为 ４􀆰 ５ꎮ

１—环己烷ꎻ２—环己烯

图 ４　 溶剂比的影响

２􀆰 ４　 回流比

研究回流比在 ０􀆰 １ ~ ０􀆰 ９ 变化时对产品质量分

数的影响ꎬ结果如图 ５ 所示ꎮ 由图 ５ 可以看出ꎬ随着

回流比的增加ꎬ环己烷和环己烯质量分数均呈现出

先增大后趋于平稳的趋势ꎮ 回流比超过 ０􀆰 ５ 后ꎬ回
流比的增大对产品质量分数的影响较小ꎬ但回流比

越大ꎬ塔内气液负荷增加ꎬ塔釜再沸器热负荷增大ꎮ
故回流比选择 ０􀆰 ５ꎮ

１—环己烷ꎻ２—环己烯

图 ５　 回流比的影响

２􀆰 ５　 分壁式萃取精馏塔优化结果

使用上述同样方法对副塔回流比进行优化ꎬ优
化结果显示ꎬ回流比为 ０􀆰 ８ 时分离效果最佳ꎮ 在优

化后各项参数设置条件下ꎬ环己烷和环己烯的质量

分数分别为 ９９􀆰 ５３％和 ９９􀆰 ２５％ꎬＢ１ 塔釜 ＤＭＳＯ 质量

分数为 ９９􀆰 ９９％ꎬ达到分离要求ꎮ

３　 双塔萃取精馏模拟与优化

为进一步进行对比ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对传统双

塔萃取精馏过程分离环己烷和环己烯进行模拟优

化ꎮ 传统的萃取精馏采用两塔进行混合物分离ꎬ分
别为萃取精馏塔和溶剂回收塔ꎮ 如图 ６ 所示ꎬ萃取

剂从萃取精馏塔靠近塔顶位置进料ꎬ待分离混合物

从中下部位置进料ꎬ萃取精馏塔塔顶得到环己烷产

品ꎬ环己烯和萃取剂从塔釜采出ꎬ一并送入溶剂回收

塔分离ꎬ在溶剂回收塔塔顶得到环己烯产品ꎬ塔釜得

到萃取剂后送入萃取精馏塔循环使用ꎮ 与分壁式精

馏塔相比ꎬ双塔萃取精馏过程要多 １ 个塔和再沸器ꎬ
无论固定设备投资还是能耗ꎬ均有一定的增加ꎬ故分

壁式萃取精馏过程在分离共沸物和近沸程混合物方

面较双塔萃取精馏更具优势ꎮ

图 ６　 双塔萃取精馏流程图

为了进行对比ꎬ双塔萃取精馏中萃取精馏塔初

始模拟参数与分壁式精馏塔主塔优化后的各项参数

值相同ꎬ如表 ３ 所示ꎮ 在上述参数设置下ꎬ分离结果

未达到要求ꎮ 以环己烷和环己烯的质量分数为优化

目标ꎬ使用灵敏度分析工具优化各参数ꎮ 优化过程

与分壁式萃取精馏优化过程相同ꎬ不再赘述ꎮ 优化
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后环己烷、环己烯、ＤＭＳＯ 质量分数分别为 ９９􀆰 ８６％、
９９􀆰 ５１％、９９􀆰 ９５％ꎬ满足分离要求ꎮ

表 ３　 双塔萃取精馏过程初始参数

　 　 设计参数 值

萃取精馏塔 　

　 塔板数 / 块 ４０

　 萃取剂进料位置 / 块 ４

　 原料进料位置 / 块 １９

　 萃取剂用量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １３５００

　 回流比 ０􀆰 ５

溶剂回收塔 　

　 塔板数 / 块 ８

　 进料位置 / 块 ４

　 回流比 ０􀆰 ８

４　 结果与讨论

为了进行对比ꎬ将分壁式萃取精馏和双塔萃取

精馏优化后的各项参数列于表 ４ 中ꎮ 由表 ４ 可以看

出ꎬ分壁式萃取精馏过程在优化后的各项参数下ꎬ可
得到质量分数为 ９９􀆰 ５３％的环己烷和 ９９􀆰 ２５％的环

己烯ꎬ回收得到的萃取剂质量分数为 ９９􀆰 ９９％ꎬ说明

分壁式精馏分离环己烷和环己烯在技术上是可行

的ꎮ 分壁式萃取精馏塔 ２ 个冷凝器热负荷共计

５０２􀆰 ７７ ｋＷꎬ再沸器热负荷为 １ ９３１􀆰 ６９ ｋＷꎬ双塔萃

取精馏 ２ 个冷凝器热负荷共计 ５９３􀆰 ２８ ｋＷꎬ２ 个再沸

器热负荷共计 ２ ０１０􀆰 ５２ ｋＷꎬ与双塔萃取精馏过程

相比ꎬ分壁式萃取精馏过程冷凝器热负荷降低

１５􀆰 ２６％ꎬ再沸器热负荷降低 ３􀆰 ９２％ꎮ
表 ４　 ２ 种流程参数比较

参数
常规双塔萃取精馏 分壁式萃取精馏

萃取精馏塔 溶剂回收塔 主塔 Ｔ１ 副塔 Ｔ２

理论板数 / 块 ４０ ８ ４０ ８

萃取剂进料位置 / 块 ９ 　 ４ 　

待分离组分进料位置 / 块 ２７ ６ １９ ８

回流比 ０􀆰 ５ １􀆰 ４ ０􀆰 ５ ０􀆰 ８

萃取剂进料量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １３５００ 　 １３５００ 　

隔板位置 / 块 　 　 ３５ 　

环己烷质量分数 / ％ ９９􀆰 ８６ 　 ９９􀆰 ５３ 　

环己烯质量分数 / ％ 　 ９９􀆰 ５１ 　 ９９􀆰 ２５

ＤＭＳＯ 质量分数 / ％ 　 ９９􀆰 ９５ ９９􀆰 ９９ 　

再沸器热负荷 / ｋＷ ９１５􀆰 ７３ １０９４􀆰 ７９ １９３１􀆰 ６９ 　

冷凝器热负荷 / ｋＷ ２２２􀆰 ２０ ３７１􀆰 ０８ ２２２􀆰 ６１ ２８０􀆰 １６

５　 结论

以 ＤＭＳＯ 为萃取剂ꎬ采用分壁式萃取精馏和双

塔连续萃取精馏模拟研究了环己烷和环己烯的分

离ꎮ 优化后的分壁式萃取精馏各项工艺参数为:主
塔理论塔板数 ４０ꎬ萃取剂第 ４ 块塔板进料ꎬ混合物

第 １９ 块塔板进料ꎬ回流比 ０􀆰 ５ꎬ溶剂比 ４􀆰 ５ꎬ副塔理

论塔板数 ８ꎬ 回流比 ０􀆰 ８ꎮ 可得到质量分数为

９９􀆰 ５３％的环己烷和 ９９􀆰 ２５％的环己烯ꎬ回收得到的

萃取剂质量分数为 ９９􀆰 ９９％ꎬ说明分壁式精馏分离

环己烷和环己烯在技术上可行ꎮ 与双塔萃取精馏过

程相比ꎬ理论塔板数相同ꎬ但在设备上可以节省 １ 个

再沸器的投资ꎬ同时冷凝器热负荷降低 １５􀆰 ２６％ꎬ再
沸器热负荷降低 ３􀆰 ９２％ꎮ 因此使用分壁式萃取精

馏能够实现环己烷和环己烯的有效分离ꎬ同时可以

降低能耗ꎬ减少设备投资ꎬ对分离二者具有一定指导
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