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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工模拟软件对丙酮－氯仿萃取精馏工艺流程进行了模拟优化研究ꎬ并利用 Ａｓｐｅｎ Ｅｃｏｎｏｍｉｃ 对其进

行了经济估算ꎮ 利用 Ｍｏｄｅｌ Ａｎａｌｙｓｉｓ ｔｏｏｌｓ 确定最终较优流程参数为:萃取精馏塔理论板数 ３０ 块ꎬ第 １１ 块理论板进料ꎬ回流比

６􀆰 ４ꎬ塔顶丙酮回收率 ９６􀆰 ５７％ꎬ摩尔分数为 ９９􀆰 ７％ꎮ 萃取剂回收塔理论板数 ６ 块ꎬ第 ３ 块理论板进料ꎬ回流比 ２ꎬ塔顶氯仿回收率

为 ９９􀆰 ９６％ꎬ摩尔分数 ９８􀆰 ２％ꎬ塔釜二甲基亚砜摩尔分数 ９８％ꎬ全部回流至萃取精馏塔ꎬ补充萃取剂量流量 １􀆰 ２５ ｋｇ / ｈꎮ 对萃取精

馏工艺进行经济估算得到设备费用 ２８ 万元ꎬ年操作费用 ３９１ 万元ꎬ总投资 ３ ８３８ 万元ꎬ总期望回报率为 ２０％ꎮ
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　 　 丙酮－氯仿作为化工生产中良好的有机溶剂

媒ꎬ无论是在醋酸纤维还是制药工业中ꎬ都有着广泛

应用[１]ꎮ 由于丙酮氯仿的沸点极其相近ꎬ容易形成

最高共沸混合物ꎬ所以利用普通精馏分离丙酮－氯
仿极其困难ꎮ 丙酮－氯仿是化工领域中一个非常重

要分离ꎬ是长期以来研究的热点之一ꎮ
工业中有几种分离共沸混合物的方法ꎬ一些方

法要求添加第三种化学成分来改变气液相平衡ꎮ 萃

取精馏使用最高沸点的溶剂ꎬ多相共沸精馏利用夹

带化学成分ꎮ ２ 种工艺都需要 ２ 个塔ꎬ并且包括 ２
个关键组分才能生成 ２ 股物流[２]ꎮ 从经济及技术可

行性角度对这些特殊精馏方法进行筛选ꎬ萃取精馏

是一个有潜力分离丙酮氯仿体系的方法[３]ꎮ
以丙酮和氯仿体系为研究对象ꎬ首先选取合适

的萃取剂ꎬ再分别使用萃取精馏方法对所选体系进

行分离研究[４]ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工模拟软件对丙

酮－氯仿萃取精馏工艺流程进行了模拟优化ꎬ采用

ＵＮＩＱＵＡＣ 热力学方法对塔的参数进行优化ꎬ得出最

优的参数ꎮ 最后利用 Ａｓｐｅｎ Ｅｃｏｎｏｍｉｃ 对优化流程

进行经济估算ꎬ以此为工业寻找一种既节能又可控

的工艺流程ꎮ

１　 萃取精馏工艺简介

１􀆰 １　 相图分析

丙酮和氯仿的沸点非常相似(５６􀆰 ２、６１􀆰 ２℃)ꎬ
尽管它们的分子质量相差甚远 ( ５８􀆰 ０８、 １１７􀆰 ４０
ｋｇ / ｋｍｏｌ)ꎮ 这些分子相互吸引ꎬ从而产生最大沸点

共沸物[５]ꎮ 图 １ 给出了系统在相同压力下的 Ｔｘｙ
图ꎮ 在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下ꎬ丙酮－氯仿的共沸物组成摩

尔比为 ３４􀆰 １ ∶ ６５􀆰 ９ꎬ温度为 ３３７ Ｋꎮ 图 ２ 所示的 ｘｙ

􀅰９１２􀅰
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图清楚地显示了恒沸混合物中这个微小的变化ꎬ图
中的交点即为沸点所对应的气相组成与液相组成相

同ꎮ 在相交点的左侧丙酮在气相中的含量小于其在

液相中的含量ꎬ在相交点的右侧ꎬ丙酮在气相中的含

量大于其在液相中的含量ꎮ

１—Ｔ－ｘꎻ２—Ｔ－ｙ

图 １　 丙酮－氯仿体系的温度组成图

图 ２　 丙酮－氯仿体系的气相组成－液相组成图

１􀆰 ２　 萃取精馏工艺流程

在萃取精馏中ꎬ使用高沸点溶剂ꎬ从萃取塔的塔

顶进料ꎬ在二元体系原始进料中优先吸收关键组分

之一[６]ꎮ 这种组分和溶剂留在塔底ꎬ另一种关键组

分作为高纯度馏分留在塔顶ꎬ在萃取塔中ꎬ最佳溶剂

比和最佳回流比是 ２ 个重要的实际优化变量ꎮ 塔底

的产品进入第二个萃取塔ꎬ在第二个萃取塔塔底ꎬ产
生高纯度的关键组分和溶剂产品循环到第一个萃取

精馏塔ꎮ
在萃取精馏设计中ꎬ选择合适的萃取剂是至关

重要的ꎮ 由于选择性、溶解度和沸点的不同ꎬ溶剂选

择对能源的消耗和资本的投资有很大的影响ꎮ 溶剂

的选择性也影响可控性[７]ꎮ Ｌｕｙｂｅｎ(２００８)研究了

萃取精馏用于分离丙酮 /氯仿体系ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模拟技术探索了几种溶剂(水、氯苯、乙二醇和

二甲苯)ꎬ但只有二甲基砜实现了理想的分离[８]ꎮ
按萃取精馏分离能力为 ５ 万 ｔ / ａꎬ全年开机进

行工作ꎬ各塔均采用常压操作ꎬ优化后的流程如

图 ３ 所示ꎬ原料流量为 １００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ分别为丙酮摩

尔分数 ３４􀆰 １％和氯仿摩尔分数 ６５􀆰 ９％ꎮ 溶剂流量

为 ８５ ｋｍｏｌ / ｈ 的二甲基亚砜ꎮ

图 ３　 萃取精馏分离丙酮氯仿体系工艺流程

Ｔ１ 为萃取精馏塔ꎬＴ２ 为萃取剂回收塔ꎮ 丙酮

氯仿混合物(Ｆｅｅｄ)和二甲基亚砜(Ｃ２Ｈ６ＯＳ)从不同

塔板进入萃取精馏塔ꎬ因为萃取剂的加入增大了丙

酮和氯仿的相对挥发度ꎮ 物料经过在塔内的多次部

分冷凝和部分气化ꎬ纯的丙酮(Ｃ３Ｈ６Ｏ)从萃取精馏

塔塔顶馏出ꎮ 二甲基亚砜和氯仿的混合物从 Ｔ１ 塔

釜馏出进入萃取剂回收塔ꎬ由于二甲基亚砜和氯仿

的沸点相差较大ꎬ则很容易使其分离ꎬ纯的氯仿

(ＣＨＣｌ３)从萃取剂回收塔塔顶馏出ꎮ 塔釜为纯的二

甲基亚砜可以循环回萃取精馏塔重复利用ꎮ 由于塔

釜馏出的二甲基亚砜温度较高ꎬ可与原料进行换热ꎬ
从而使 ２ 股物流更接近进口的塔板温度ꎮ 此外ꎬ由
于在整个过程中二甲基亚砜会有所消耗ꎬ还需要一

股二甲基亚砜补充物流(ＦＢ)与循环的二甲基亚砜

一同进入萃取精馏塔ꎮ

２　 工艺流程优化

２􀆰 １　 萃取精馏塔

２􀆰 １􀆰 １　 灵敏度分析

萃取剂的用量决定着丙酮和氯仿的相对挥发度

大小ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对萃取精馏塔进行进料位置、
塔板数、萃取剂回流位置、塔顶馏出量及丙酮回收率

灵敏度分析ꎮ
由图 ４、图 ５ 可以得出ꎬ萃取精馏塔最佳萃取精

馏塔板数为 ３０ 块ꎮ 由于进料温度为 ６４􀆰 ５℃ꎬ气相

分率为 ０􀆰 ７０４ꎬ故需结合塔体温度ꎬ共同选取进料板

　 　 　 　 　 　 　

１—最佳进料位置ꎻ２—萃取剂精馏位置ꎻ

３—最佳塔板数ꎻ４—塔体温度

图 ４　 萃取精馏塔塔板灵敏度分析

􀅰０２２􀅰



２０１９ 年 ３ 月 任琪等:丙酮－氯仿萃取精馏分离工艺优化研究

１—丙酮摩尔分数ꎻ２—丙酮收率

图 ５　 萃取精馏塔塔顶馏出量及

丙酮回收率、灵敏度分析

位置为第 １１ 块塔板ꎬ而萃取剂回流位置为第 １０ 块

塔板ꎬ回流比为 ６􀆰 ４ꎮ 塔顶馏出量为 １９􀆰 １ ｋｍｏｌ / ｈꎬ
此时丙酮摩尔分数为 ９９􀆰 ９３％ꎬ丙酮收率为 ９６􀆰 ５％ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 水力学分析

萃取精馏塔的水力学分析中绘出此萃取精馏塔

里的气液相流量分布曲线ꎬ然后绘出精馏塔里最小

和最大的允许流量ꎬ为调整参数提供对比数据进行

参考ꎮ 从图 ６、图 ７ 中可以看出水力学分析结果ꎬ萃
取精馏塔内气液相流量均大于最小允许气液相流

量ꎬ且小于最大气液相允许流量ꎮ

１—最大流量ꎻ２—实际流量ꎻ３—最小流量

图 ６　 萃取精馏塔液相流量水力学分析

１—最小流量ꎻ２—实际流量ꎻ３—最大流量

图 ７　 萃取精馏塔气相流量水力学分析

２􀆰 ２　 萃取剂回收塔

２􀆰 ２􀆰 １　 灵敏度分析

由于萃取剂二甲基亚砜与氯仿的沸点相差较

大ꎬ可以很容易分离ꎬ所以对萃取剂回收塔进行进料

最佳位置、最佳塔板数灵敏度分析ꎮ
由图 ８、图 ９ 中可以看出ꎬ萃取剂回收塔 ６ 块塔

板即可得到较好的分离效果ꎮ 萃取剂回收塔塔顶温

度为 ６１􀆰 ３７℃ꎬ塔釜温度为 １８６􀆰 ９℃ꎬ因此塔釜馏出

的二甲基亚砜在回流到萃取精馏塔之前需进行换热

处理ꎮ 由于进料温度为 １１１℃ꎬ更加接近第 ３ 块塔

板的温度ꎬ因此综合考虑取进料位置为第 ３ 块塔板ꎮ
选取萃取剂回收塔的馏出比为 ０􀆰 ３１ꎮ

１—最小流量ꎻ２—实际流量ꎻ３—最大流量

图 ８　 萃取剂回收塔塔板灵敏度分析

图 ９　 萃取剂回收塔流出比灵敏度分析

２􀆰 ２􀆰 ２　 水力学分析

萃取剂回收塔的水力学分析中绘出此萃取精馏

塔里的气液相流量分布曲线ꎬ然后绘出精馏塔里最

小和最大的允许流量ꎬ为调整参数提供对比数据进

行参考ꎮ 从图 １０、图 １１ 中可以看出水力学分析结

果ꎬ萃取回收塔内气液相流量均大于最小允许气液

相流量ꎬ且小于最大气液相允许流量ꎮ

１—最小流量ꎻ２—实际流量ꎻ３—最大流量

图 １０　 萃取剂回收塔液相流量水力学分析
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１—最小流量ꎻ２—实际流量ꎻ３—最大流量

图 １１　 萃取剂回收塔气相流量水力学分析

３　 经济分析

从资本投资和能源成本 ２ 个方面对萃取精馏系

统的经济性进行了评价[９]ꎮ 萃取精馏的成本主要

有公用工程费用、设备费用、操作费用、其他费

用[１０]ꎮ 设备费用为去除换热器后的其他设备费用ꎬ
通过模拟计算得出精馏塔的尺寸、泵与换热器的功

率等来估计设备费用ꎬ再加上管线与仪表费用ꎮ 采

用的公用工程有冷却水[１１]ꎬ萃取精馏工艺经济分析

如表 １ꎮ
表 １　 萃取精馏工艺经济分析

设备

设备

费用 /

万元

安装

费用 /

万元

操作

费用 /

(元􀅰ａ－１)

原料

费用 /

(元􀅰ｈ－１)

公用工

程费用 /

万元

总投资 /

万元

期望

回报率 /

(％􀅰ａ－１)

Ｔ１ ２０􀆰 ５ ６􀆰 ２２ ３􀆰 ５３ ５３６􀆰 １８ ５２􀆰 ５ ３８２􀆰 ８ ２０

Ｔ２ ５２􀆰 ６ ３０􀆰 ２２ ２􀆰 ３０５ 　 　 　 　

Ｂ１ ２４４ ４７ — 　 　 　 　

Ｂ２ ６􀆰 ９１７ ４􀆰 １１ — 　 　 　 　

Ｂ３ ３􀆰 ４５８６ ２􀆰 ３０５ — 　 　 　 　

从表 １ 可以得出ꎬ用电费用为 ３１􀆰 ０３ 元 / ｈꎬ总操

作费用为 １４４􀆰 ９ 万元 / ａꎬ总投资 ３８２􀆰 ８ 万元ꎬ总安装

费用为 ９１􀆰 ５ 万元ꎬ公用工程成本 ５２􀆰 ５ 万元ꎬ设备费

用 ２８ 万元ꎬ总投资 ３ ８３８ 万元ꎬ总期望回报率为

２０％ꎬ可以实现较高的盈利ꎮ

４　 结论

针对分离丙酮氯仿体系的萃取精馏工艺进行了

系统的工艺模拟优化ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｅｃｏｎｏｍｉｃ 对优化

流程进行经济估算ꎬ并对萃取精馏工艺进行了改良

设计ꎮ 研究结果显示ꎬ萃取精馏塔理论板数为 ３０
块ꎬ原料进料量为 ５ ７０７􀆰 ７６ ｋｇ / ｈꎬ萃取剂循环量为 ６
８２６􀆰 １３７ ｋｇ / ｈꎬ且分别在第 １１ 块和第 １０ 块理论板

进入萃取精馏塔ꎬ回流比为 ６􀆰 ４ꎬ塔顶丙酮采出量为

１ ０９９􀆰 ４７ ｋｇ / ｈꎬ 回收率为 ９６􀆰 ５７％ꎬ 摩尔分数为

９９􀆰 ７％ꎮ 塔釜混合物从第 ３ 块理论板进入萃取剂回

收塔ꎬ全塔为 ６ 块板ꎬ塔顶氯仿采出量为 ４ ５３９􀆰 ５５
ｋｇ / ｈꎬ回收率为 ９９􀆰 ９６％ꎬ摩尔分数为 ９８􀆰 ２％ꎮ 塔釜

二甲基亚砜摩尔分数为 ９８％全部回流回萃取精馏

塔ꎬ补充萃取剂的量为 １􀆰 ２５ ｋｇ / ｈꎮ
从资本投资和能源成本 ２ 个方面对萃取精馏系

统的经济性进行了评价ꎮ 用电费用为 ３１􀆰 ０３ 元 / ｈꎬ
总操作费用为 １４４􀆰 ９ 万元 / ａꎬ总投资 ３８２􀆰 ８ 万元ꎬ总
安装费用为 ９１􀆰 ５ 万元ꎬ公用工程成本 ５２􀆰 ５ 万元ꎬ设
备费用 ２８ 万元ꎬ总投资 ３ ８３８ 万元ꎬ总期望回报率

为 ２０％ꎬ从而可以实现较高的盈利ꎮ
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