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摘要:分别以氯化胆碱 / 甘油(摩尔比为 １ ∶２)低共熔溶剂(Ｒｅｌｉｎｅ)和乙二醇为萃取剂ꎬ对乙醇脱水萃取精馏过程进行模拟

研究ꎬ并以最小年度总费用 ＴＡＣ 为目标函数ꎬ对 ２ 种工艺流程进行优化ꎬ得到了最优的操作条件ꎮ 结果表明ꎬ与乙二醇萃取精

馏流程相比ꎬＲｅｌｉｎｅ 萃取精馏中萃取剂用量降低 ２０％ꎬ能耗费用降低 ２１􀆰 ６８％ꎬ年度总费用 ＴＡＣ 降低 １９􀆰 ６６％ꎬ具有明显的节能优

势ꎮ 对 Ｒｅｌｉｎｅ 常规萃取精馏进行节能研究ꎬ发现对该流程进行换热网络优化后ꎬ可使年总费用 ＴＡＣ 下降 ７􀆰 ９５％ꎻ而隔壁塔并不

能降低整个过程的年总费用ꎮ
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１２６.ｃｏｍꎮ

　 　 乙醇是一种重要的有机化工原料和化工溶剂ꎮ
在乙醇的生产及提浓过程中经常遇到乙醇与水的分

离问题ꎬ但常压条件下乙醇与水在 ７８􀆰 １５℃会形成

共沸物ꎮ 传统精馏方法难以得到高纯度乙醇ꎬ工业

上常用于制备无水乙醇的方法包括萃取、萃取精馏、
共沸精馏、膜分离、分子筛吸附法等[１－２]ꎮ 其中ꎬ萃
取精馏被广泛应用于乙醇脱水过程中[３]ꎮ

萃取精馏中ꎬ萃取剂的选择是萃取精馏的关

键[４]ꎮ 目前用于乙醇脱水的萃取剂主要包括乙二

醇[５]、甘油[６]、无机盐、无机盐与有机溶剂的混合

物、离子液体[７－８]、低共熔溶剂 ( ＬＴＴＭｓ) 等ꎮ 近年

来ꎬ低共熔溶剂作为萃取剂逐渐成为研究热点ꎮ 在

醇水体系的萃取精馏中ꎬＫｒｏｏｎ 课题组[９－１０] 第一次

测定了 ＬＴＴＭｓ 对乙醇－水体系气液相平衡的影响ꎬ
指出适宜的 ＬＴＴＭｓ 可打破乙醇和水的共沸ꎻ章连众

课题组[１１]也研究了不同醇－水－低共熔溶剂体系的

气液相平衡问题ꎬ指出低共熔溶剂用于醇水共沸体

系的萃取精馏具有独特的优势ꎮ 然而ꎬ以 ＬＴＴＭｓ 作

为萃取剂的研究多集中在气液相平衡数据的测定

上ꎬ而要实现工业应用必须要进行整个工艺流程的

技术经济评价ꎮ 本文中分别选用氯化胆碱 /尿素

(摩尔比为 １ ∶２)低共熔溶剂(Ｒｅｌｉｎｅ)及乙二醇为萃
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取剂ꎬ基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对乙醇－水共沸物萃取

精馏过程进行模拟优化ꎬ考察低共熔溶剂作为萃取

剂的优势ꎬ并对该萃取精馏过程进行节能研究ꎬ为低

共熔溶剂萃取精馏过程的工业应用提供设计理论ꎮ

１　 流程模拟

１􀆰 １　 热力学模型

低共熔溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 的物性参数ꎬ如分子质量、
沸点、临界常数(Ｔｃ、Ｐｃ、Ｖｃ)、偏心因子等ꎬ均来自文

献[１２－１３]ꎬ并列于表 １ꎮ 再者ꎬ热力学模型的选择

关系到模拟的准确性ꎬ本文中可选择 ＮＲＴＬ 方程ꎬ其
二元交互参数见表 ２[１]ꎮ 乙二醇的物性参数及

ＮＲＴＬ 方程的二元交互参数选择 Ａｓｐｅｎ 内置的

数据ꎮ
表 １　 低共熔溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 的热力学参数
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Ｒｅｌｉｎｅ ８６􀆰 ５８ ４４５􀆰 ６ ６４４􀆰 ４ ４􀆰 ９３５ ０􀆰 ６６１ ０􀆰 ９５２ ２８５􀆰 １５

表 ２　 乙醇 /水 / Ｒｅｌｉｎｅ 体系的二元交互参数

组分 ｉ 乙醇 水 乙醇

组分 ｊ 水 Ｒｅｌｉｎｅ Ｒｅｌｉｎｅ

Ａｉｊ ０ ０ ０

Ａ ｊｉ ０ ０ ０

Ｂｉｊ －２９􀆰 ２２８ １４５􀆰 ８９８ ７６９８􀆰 ２２

Ｂ ｊｉ ６１３􀆰 ４２３ －６７２􀆰 ８４１ ５０２􀆰 ６４６

Ｃｉｊ ０􀆰 ３ ０􀆰 ３ ０􀆰 ３

１􀆰 ２　 工艺流程

乙醇脱水萃取精馏流程由萃取精馏塔和溶剂回

收塔组成(图 １)ꎮ 原料进料量为 ３ ０００ ｋｇ / ｈꎬ乙醇

占质量分数 ６０％ꎬ经分离后ꎬ要求乙醇、水及萃取剂

的质量分数均达到 ９９􀆰 ９％ꎮ

图 １　 乙醇脱水萃取精馏工艺流程

２　 工艺参数优化

２􀆰 １　 年总费用模型

以最小年度总费用(ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎬＴＡＣ)为目

标函数对工艺参数进行优化ꎮ ＴＡＣ 的计算公式

如下:
ＴＡＣ ＝ ＴＣＣ / ｉ ＋ ＴＯＣ (１)

式中ꎬＴＣＣ 为设备费用ꎬ主要包括塔设备、冷凝器、
再沸器和冷却器的费用ꎻｉ 为固定资本回收期ꎬ本文

中取回收期为 ３ 年ꎻＴＯＣ 为年操作费用ꎬ主要包括蒸

汽消耗费用ꎬ其中高压蒸汽(５３７ Ｋ)的价格为 ９􀆰 ８８
美元 / ＧＪꎬ中压蒸汽(４５７ Ｋ)的价格为 ８􀆰 ２２ 美元 /
ＧＪꎬ低压蒸汽(４３３ Ｋ)的价格为 ７􀆰 ８８ 美元 / ＧＪꎮ 此

外ꎬ考虑到隔壁塔结构的复杂性ꎬ隔壁塔塔设备成本

乘以 １􀆰 ２ 倍的校正系数[１４]ꎮ
２􀆰 ２　 萃取剂用量的确定

萃取剂的用量关系到产品的纯度及整个装置

的能耗ꎬ利用灵敏度分析考察萃取剂用量及回流

比对产品乙醇质量分数的影响ꎬ结果如图 ２ 所示ꎮ
由图可知ꎬ在不同萃取剂流量下ꎬ随着回流比的增

大ꎬ塔顶乙醇质量分数先增大后减小ꎻ再者ꎬ为了

保证乙醇质量分数大于 ９９􀆰 ９％ꎬ萃取剂的流量必

须大于 １ ２００ ｋｇ / ｈꎮ

１—Ｓ１ ＝ １ ０００ ｋｇ / ｈꎻ２—Ｓ２ ＝ １ １００ ｋｇ / ｈꎻ３—Ｓ３ ＝ １ ２００ ｋｇ / ｈꎻ

４—Ｓ４ ＝ １ ３００ ｋｇ / ｈꎻ５—Ｓ５ ＝ １ ４００ ｋｇ / ｈ

图 ２　 萃取剂流量及回流比对乙醇产品

质量分数的影响

２􀆰 ３　 萃取精馏塔塔板数的优化

精馏塔塔板数与年度总费用 ＴＡＣ 密切相关ꎬ在
保证达到各产品纯度的前提下ꎬ考察精馏塔塔板数

及萃取剂流量对年总费用 ＴＡＣ 的影响ꎬ结果如图 ３
所示ꎮ 由图可知ꎬ在不同萃取剂流量下ꎬ随着塔板数

的增多ꎬＴＡＣ 呈现先减小后增大的趋势ꎬ当萃取剂流

量为 １ ２００ ｋｇ / ｈꎬ萃取精馏塔塔板数为 ２６ 时ꎬＴＡＣ
最低ꎮ
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１—Ｓ１ ＝ １ ２００ ｋｇ / ｈꎻ２—Ｓ２ ＝ １ ４００ ｋｇ / ｈꎻ３—Ｓ３ ＝ １ ３００ ｋｇ / ｈ

图 ３　 萃取剂流量及萃取精馏塔塔板数

对 ＴＡＣ 的影响

２􀆰 ４　 溶剂回收塔塔板数的优化

在满足产品纯度要求的前提下ꎬ考察溶剂回收

塔塔板数对年度总费用 ＴＡＣ 的影响ꎬ结果如图 ４ 所

示ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ当溶剂回收塔塔板数为 ７ 时ꎬ年总

费用最小ꎮ

图 ４　 溶剂回收塔塔板数对 ＴＡＣ 的影响

３　 Ｒｅｌｉｎｅ 工艺节能研究

３􀆰 １　 换热网络优化(ＯＨＣＥＤ)
为了降低整个过程的能耗费用ꎬ将溶剂回收塔

塔底高温萃取剂与原料进行换热ꎬ一方面降低萃取

剂的温度ꎬ另一方面提高原料进料温度ꎬ以降低萃取

精馏塔再沸器的能耗ꎬ具体流程见图 ５ꎮ 以最小年

总费用 ＴＡＣ 为目标函数对该过程进行优化ꎬ优化后

的结果见表 ３ꎮ

图 ５　 换热网络优化流程

３􀆰 ２　 隔壁塔萃取精馏(ＥＤＷＣ)
为了降低常规萃取精馏流程的能耗及年总费

用ꎬ考察隔壁塔在 Ｒｅｌｉｎｅ 萃取精馏过程中的应用ꎬ
图 ６ 给出了萃取隔壁塔的流程示意图ꎮ 以最小年总

费用 ＴＡＣ 为目标函数对隔壁塔进行优化ꎬ优化后的

结果见表 ３ꎮ

图 ６　 隔壁萃取精馏塔的流程

４　 过程优化结果

通过上述分析ꎬ得到以低共熔溶剂为萃取剂时

常规萃取精馏流程(Ｒｅｌｉｎｅ ＣＥＤ)、换热网络优化后

的萃取精馏流程(ＯＨＣＥＤ)及隔壁塔萃取精馏流程

(ＥＤＷＣ)最优的操作参数ꎻ再者ꎬ对于以乙二醇为萃

取剂的萃取精馏过程(ＥＧ ＣＥＤ)以同样的方法进行

模拟优化ꎮ 为方便比较ꎬ４ 种工艺流程优化后的操

作参数及经济费用情况均列于表 ３ꎮ
表 ３　 不同萃取剂条件下萃取精馏流程参数比较

参数
Ｒｅｌｉｎｅ ＣＥＤ ＥＤＷＣ ＯＨＣＥＤ ＥＧ ＣＥＤ

ＥＤＣ ＥＲＣ 主塔 副塔 ＥＤＣ ＥＲＣ ＥＤＣ ＥＲＣ

萃取剂流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２００ — １２００ — １２００ — １５００ —

操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １

塔板数 ２６ ７ ３０ ７ ２６ ７ ３０ ８

原料进料位置 ２０ ３ ２１ ３ ２０ ３ ２５ ４

萃取肌健糎 ＴＳＳ〗３ — ３ — ３ — ５ —

回流比 ０􀆰 ５ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ５ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ５３ ０􀆰 ０５ １􀆰 ６ ０􀆰 ２

再沸器热负荷 / ＭＷ ０􀆰 ８１４ ０􀆰 ９７２ １􀆰 ７２０ — ０􀆰 ６４３ ０􀆰 ９５２ １􀆰 ３３７ １􀆰 ００６

冷凝器热负荷 / ＭＷ －０􀆰 ６３５ －０􀆰 ８１５ －０􀆰 ６０９ －０􀆰 ７９９ －０􀆰 ６４７ －０􀆰 ７９６ －１􀆰 １ －０􀆰 ９０６

􀅰５２２􀅰
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续表

参数
Ｒｅｌｉｎｅ ＣＥＤ ＥＤＷＣ ＯＨＣＥＤ ＥＧ ＣＥＤ

ＥＤＣ ＥＲＣ 主塔 副塔 ＥＤＣ ＥＲＣ ＥＤＣ ＥＲＣ

操作费用 / (１０６ 美元􀅰ａ－１) ０􀆰 ５０２ ０􀆰 ４４６ ０􀆰 ４５４ ０􀆰 ６４１

设备费用 / １０６ 美元 ０􀆰 ４５６ ０􀆰 ６４３ ０􀆰 ４４４ ０􀆰 ５１８

ＴＡＣ / (１０６ 美元􀅰ａ－１) ０􀆰 ６５４ ０􀆰 ６６１ ０􀆰 ６０２ ０􀆰 ８１４

　 　 由表 ３ 可知ꎬ在达到相同的产品纯度要求前提

下ꎬ采用低共熔溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 为萃取剂时ꎬ用量为

１ ２００ ｋｇ / ｈꎬ比乙二醇流量减少 ２０％ꎻ对比 ２ 种工艺

的能耗及总年度费用可知ꎬＲｅｌｉｎｅ 工艺的能耗费用

为 ０􀆰 ５０２ × １０６ 美 元 / ａꎬ 比 乙 二 醇 工 艺 降 低 了

２１􀆰 ６８％ꎻＲｅｌｉｎｅ 工艺的年度总费用 ＴＡＣ 为 ０􀆰 ６５４×
１０６ 美元 / ａꎬ比乙二醇工艺降低了 １９􀆰 ６６％ꎮ 综合分

析ꎬＲｅｌｉｎｅ 工艺萃取剂用量更少、能耗更低、年总费

用也更低ꎬ因此采用低共熔溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 作为乙醇脱

水萃取精馏萃取剂有一定的应用前景ꎮ
对 Ｒｅｌｉｎｅ 常规萃取精馏的节能研究发现ꎬ通过

对常规萃取精馏过程进行换热网络优化后ꎬ再沸器

热负荷下降 １０􀆰 ７％ꎬ操作费用降低 ９􀆰 ６％ꎬ年总费用

下降 ７􀆰 ９５％ꎬ具有较好的节能效果ꎻ再者ꎬ虽然隔壁

塔萃取精馏可以降低能耗费用(降低 １１􀆰 ５％)ꎬ但由

于隔壁塔结构更为复杂ꎬ设备费用反而有所增加ꎬ最
终导致年总费用 ＴＡＣ 增加了 １􀆰 ０６％ꎬ因此隔壁塔在

Ｒｅｌｉｎｅ 萃取精馏中并不能起到很好的节能效果ꎮ

５　 结论

(１)以氯化胆碱 /尿素(摩尔比为 １ ∶ ２)低共熔

溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 为萃取剂ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟研

究了乙醇脱水萃取精馏过程ꎮ 结果表明ꎬ与传统萃

取剂乙二醇相比ꎬ低共熔溶剂 Ｒｅｌｉｎｅ 对乙醇 /水体

系的选择性更大ꎻ以最小年度总费用 ＴＡＣ 为优化目

标ꎬ对 Ｒｅｌｉｎｅ 萃取精馏流程进行优化ꎬ在萃取精馏

塔塔板数为 ２６ꎬ回流比为 ０􀆰 ５ꎬ溶剂回收塔塔板数为

７ꎬ回流比为 ０􀆰 ０７ꎬ萃取剂流量为 １ ２００ ｋｇ / ｈ 条件

下ꎬ年总费用最低ꎬ为 ０􀆰 ６５４×１０６ 美元 / ａꎮ
(２)与乙二醇萃取精馏流程相比ꎬＲｅｌｉｎｅ 萃取精

馏中萃取剂用量降低 ２０％ꎬ能耗费用降低 ２１􀆰 ６８％ꎬ年
度总费用 ＴＡＣ 降低 １９􀆰 ６６％ꎬ具有明显的节能优势ꎮ

(３)对 Ｒｅｌｉｎｅ 萃取精馏进行换热网络优化后ꎬ
可有效降低整个过程的能耗ꎬ使年总费用 ＴＡＣ 下降

７􀆰 ９５％ꎻ而 Ｒｅｌｉｎｅ 隔壁塔萃取精馏并不能有效降低

整个过程的年总费用ꎮ
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