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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ 模拟软件ꎬ采用 ＮＲＴＬ－ＲＫ 模型ꎬ通过对体系气液相平衡特性分析ꎬ确定了以二甲基乙酰胺为萃取剂萃取

精馏分离异丙醚－异丙醇－正丙醇三元体系ꎬ提出了三塔精馏和四塔精馏 ２ 种分离方案ꎬ以总热负荷最小为目标函数ꎬ优化了各
精馏塔工艺参数ꎬ并比较了 ２ 种方案的年度总费用ꎬ结果表明四塔流程具有明显的经济优势ꎮ
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　 　 异丙醇、异丙醚、正丙醇都是重要的化工原料、
溶剂和汽油改性添加剂[１]ꎮ 异丙醇生产中副产异

丙醚和正丙醇[２]ꎬ且组分间存在二元共沸[２－６]ꎮ 对

于多组分的分离ꎬ尤其是含有共沸的复杂体系ꎬ精馏

流程设计对费用往往产生较大的影响ꎬ是装置开发

成功的关键[７－９]ꎮ
本文中拟采用萃取精馏对异丙醚－异丙醇－正

丙醇三元物系进行分离ꎬ通过对待分离组分与乙二

醇单甲醚(ＥＭ)、二乙二醇单甲醚(ＤＥＭ)和二甲基

乙酰胺(ＤＭＡ)３ 个高沸点溶剂间气液平衡特性的

分析ꎬ筛选出适宜的萃取剂ꎬ设计并优化了可行的分

离方案ꎬ力图从技术和经济角度为异丙醚－异丙醇－
正丙醇三元物系的分离提供理论指导ꎮ

１　 原料组成、分离要求及经济评价方法

１􀆰 １　 原料组成

异丙醚－异丙醇－正丙醇三元混合物的摩尔组

成为异丙醚 ０􀆰 ２５、异丙醇 ０􀆰 ６０、正丙醇 ０􀆰 １５ꎬ处理量

为 １００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
１􀆰 ２　 分离要求

质量分数异丙醇≥９９􀆰 ８％ꎬ正丙醇≥９９􀆰 ８％、异
丙醚≥９９􀆰 ８％ꎮ
１􀆰 ３　 经济评价方法

按 Ｔｕｒｔｏｎ 等[８] 费用模型计算换热器和精馏塔

的设备费、公用工程及年度总费用ꎻ设备投资回收期

为 ３ ａꎬ年操作时间 ８ ４００ ｈꎮ

２　 热力学性质分析及流程设计

２􀆰 １　 热力学模型的选择

模拟计算采用与实验数据[３－６] 吻合较好的

ＮＲＴＬ－ＲＫ 模型ꎮ
２􀆰 ２　 气液相平衡特性分析及流程设计

２􀆰 ２􀆰 １　 异丙醚－异丙醇－正丙醇三元物系的气液平

衡特性

图 １ 是 １００ ｋＰａ 下异丙醚(１) －异丙醇(２) －正
丙醇(３)三元物系的剩余曲线ꎬ属于 １􀆰 ０－１ａ 型三元

􀅰３３２􀅰
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物系[１０]ꎮ 共沸点 Ａｚｅｏ 是不稳定节点ꎬ正丙醇(３)是
稳定节点ꎬ异丙醚(１)和异丙醇(２)是鞍型点ꎮ 待分

离的三元混合物位于 Ｆ 点ꎬ可以采用 ２ 种分离方案

对异丙醚(１) －异丙醇(２) －正丙醇(３)进行初步

分离[１１]ꎮ

(ａ)

(ｂ)

图 １　 １００ ｋＰａ 异丙醚(１)－异丙醇(２)－正丙醇(３)
三元气液平衡相图

方案 １:混合物 Ｆ 首先进入正丙醇回收塔(Ｔ－
１)ꎬ塔底得到沸点最高的正丙醇产品 Ｂ１ꎬ塔顶采出

异丙醚和异丙醇的混合物 Ｄ１ꎬＴ－１ 塔的物料平衡线

为 Ｄ１－Ｆ－Ｂ１ꎬ见图 １(ａ)ꎮ 因异丙醚－异丙醇存在共

沸ꎬ拟采用萃取精馏进一步分离 Ｄ１ꎮ
方案 ２:混合物 Ｆ 首先进入异丙醚回收塔( ｔ －

１)ꎬ塔顶得到异丙醚和异丙醇的混合物 ｄ１(组成接

近共沸组成 Ａｚｅｏ)ꎬｄ１ 拟采取萃取精馏进一步分离ꎻ
ｔ－１ 塔底采出异丙醇和正丙醇的混合物 ｂ１ꎬｂ１ 进入

异丙醇 /正丙醇分离塔( ｔ－２)进行普通精馏ꎬｔ－２ 塔

顶得到异丙醇产品 ｄ２ꎬ塔底得到正丙醇产品 ｂ２ꎻｔ－１
塔和 ｔ－２ 塔的物料平衡线分别为 ｄ１－Ｆ－ｂ１ 和 ｄ２－
ｂ１－ｂ２ꎬ见图 １(ｂ)ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 异丙醚－异丙醇－萃取剂气液平衡特性及萃

取剂的筛选

图 ２ 是 １００ ｋＰａ 下异丙醚(１) －异丙醇(２) －萃
取剂(３)三元气液平衡相图ꎬ也属于 １􀆰 ０－１ａ 型三元

物系[１０]ꎮ 由图 ２ 可见ꎬ乙二醇单甲醚(ＥＭ)、二乙二

醇单甲醚(ＤＥＭ)和二甲基乙酰胺(ＤＭＡ)３ 种溶剂

与异丙醚或异丙醇均未形成新的共沸物ꎬ满足萃取

剂的基本条件ꎮ

(ａ)

(ｂ)
１—异丙醚(１)－异丙醇(２)－乙二醇单甲醚(３)等相对挥发度线 ɑ１２ꎻ

２—异丙醚(１)－异丙醇(２)－二乙二醇单甲醚(３)等相对挥发度线 ɑ１２ꎻ
３—异丙醚(１)－异丙醇(２)－二甲基乙酰胺(３)等相对挥发度线 ɑ１２

图 ２　 １００ ｋＰａ 异丙醚(１)－异丙醇(２)－萃取剂(３)
三元气液平衡相图

由图 ２ 还可看出ꎬＥＭ、ＤＥＭ 和 ＤＭＡ ３ 种溶剂存

在时ꎬ异丙醚(１)和异丙醇(２)的等相对挥发度线

α１２ ＝ １ 均从 Ａｚｅｏ 出发与异丙醚(１) －萃取剂(３)轴
相交ꎻ但溶剂不同ꎬ交点位置不同ꎬ因距异丙醚(１)
点越近ꎬ萃取剂的选择性越高[１１]ꎬ初步判断 ＤＭＡ 的

选择性最佳ꎮ
图 ３(ａ)考察了不同萃取剂对异丙醚(１) －异丙

醇(２)拟二元气液平衡特性的影响ꎬ在 ＥＭ、ＤＥＭ 与

ＤＭＡ 存在时(液相摩尔分数为 ０􀆰 ５)ꎬ异丙醚的气液

平衡线在对角线(ｙ＝ ｘ)上方ꎬ不与对角线相交ꎬ表明

三者均能有效打破异丙醚(１)－异丙醇(２)的共沸现

象ꎬ且 ＤＭＡ 存在时ꎬ气液平衡线与对角线的偏离程

度最大ꎬ说明 ＤＭＡ 对异丙醚(１)－异丙醇(２)相对挥

发度的增加效应最明显ꎬ进一步证明在 ＥＭ、ＤＥＭ 和

ＤＭＡ ３ 种溶剂中 ＤＭＡ 是最适宜的萃取剂ꎮ
图 ３(ｂ)是 ＤＭＡ 用量对异丙醚(１)－异丙醇(２)

拟二元气液平衡特性的影响ꎬ当液相中 ＤＭＡ 摩尔

分数为 ０􀆰 １ 时ꎬ异丙醚－异丙醇的共沸点就会消失ꎬ
且随液相中 ＤＭＡ 含量增加ꎬ气液平衡线与对角线

的偏离程度逐渐增大ꎬ说明 ＤＭＡ 可有效增加异丙

醚(１)－异丙醇(２)之间的相对挥发度ꎻ但当液相中

ＤＭＡ 含量超过 ０􀆰 ６ 后(即溶剂比 Ｓ / Ｆ ＝ １􀆰 ５ 时)ꎬ增

􀅰４３２􀅰
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强效应趋缓ꎬ此值可作为 ＤＭＡ 适宜用量的参考值ꎮ

１—二甲基乙酰胺ꎻ２—二乙二醇单甲醚ꎻ３—乙二醇单甲醚ꎻ
４—无萃取剂ꎻ５—ｙ＝ ｘ
(ａ)萃取剂种类的影响

１—ＤＭＡ ０􀆰 ８ꎻ２—ＤＭＡ ０􀆰 ７ꎻ３—ＤＭＡ ０􀆰 ６ꎻ４—ＤＭＡ ０􀆰 ５ꎻ
５—ＤＭＡ ０􀆰 ４ꎻ６—ＤＭＡ ０􀆰 ３ꎻ７—ＤＭＡ ０􀆰 ２ꎻ８—ＤＭＡ ０􀆰 １ꎻ

９—ＤＭＡ ０􀆰 ０ꎻ１０—ｙ＝ ｘ
(ｂ)液相二甲基乙酰胺摩尔含量的影响

图 ３　 １００ ｋＰａ 下异丙醚(１)－异丙醇(２)－萃取

剂(３)拟二元气液平衡相图

２􀆰 ２􀆰 ３　 原则流程的设计

结合 ２􀆰 ２􀆰 １ 和 ２􀆰 ２􀆰 ２ 的分析ꎬ进一步讨论以

ＤＭＡ 为萃取剂分离异丙醚－异丙醇二元混合物的萃

取精馏塔和萃取剂回收塔的物料平衡原理ꎬ以确定

三元物系的原则分离流程ꎮ
方案 １:由图 ２(ａ)可见ꎬ由 Ｔ－１ 塔顶采出的异

丙醚－异丙醇混合物 Ｄ１ 和萃取剂 ＤＭＡ 进入萃取精

馏塔(Ｔ－２)ꎬ物料平衡线为 Ｄ１－Ｍ２－萃取剂(３)ꎬＭ２
为混合点ꎻ因 Ｍ２ 在等相对挥发度线 α１２ ＝ １ 的左上

侧ꎬ所以 Ｔ－２ 塔顶馏出物为异丙醚产品 Ｄ２ꎬ塔底为

异丙醇和 ＤＭＡ 的混合物 Ｂ２[１０]ꎬＴ－２ 塔分离的物料

平衡线为 Ｄ２－Ｍ２－Ｂ２ꎮ Ｂ２ 进入萃取剂回收塔(Ｔ－
３)ꎬＴ－３ 塔顶得到异丙醇产品 Ｄ３ꎬ塔底得到萃取剂

(ＤＭＡ)Ｂ３ 循环使用ꎬＴ－３ 塔分离的物料平衡线为

Ｄ３－Ｂ２－Ｂ３ꎮ 方案 １ 的原则流程见图 ４(ａ)ꎬ利用 ３
个精馏塔可完成异丙醚－异丙醇－正丙醇三元物系

的分离ꎮ
方案 ２:由图 ２(ｂ)可见ꎬｔ－１ 塔顶采出的异丙

醚－异丙醇混合物 ｄ１ 与萃取剂进入萃取精馏塔( ｔ－
３)ꎬ混合点 ｍ３ 也位于等相对挥发度线 α１２ ＝ １ 的左

上侧ꎬ因此 ｔ－３ 塔顶得到异丙醚产品 ｄ３ꎬ塔底为异

丙醇和 ＤＭＡ 的混合物 ｂ３ꎬｂ３ 进入萃取剂回收塔 ｔ－
４ꎬｔ－４ 塔顶得到异丙醇产品 ｄ４ꎬ塔底得到萃取剂 ｂ４
循环使用ꎬｔ－３ 塔和 ｔ－４ 塔分离的物料平衡线分别

为 ｂ３－ｍ３－ｄ３ 和 ｂ４－ｂ３－ｄ４ꎬ原则流程见图 ４(ｂ)ꎮ
由图 ４(ｂ)可见ꎬ方案 ２ 需 ４ 个精馏塔可将异丙醚－
异丙醇－正丙醇三元混合物分离ꎮ

(ａ)方案 １－三塔流程 Ｔ－１ 正丙醇回收塔ꎻＴ－２ 萃取精馏塔ꎻ
Ｔ－３ 溶剂回收塔

(ｂ)方案 ２－四塔流程 ｔ－１ 异丙醚回收塔ꎻｔ－２ 异丙醇 / 正丙醇

分离塔ꎻｔ－３ 萃取精馏塔ꎻｔ－４ 溶剂回收塔

图 ４　 异丙醚－异丙醇－正丙醇三元混合物

萃取精馏原则流程图

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 工艺参数优化

以总热负荷(Ｔｏｔａｌ Ｄｕｔｙ ＝ ｜ ＱＣ ｜ ＋ＱＲ)为目标函

数ꎬ优化进料位置(Ｎｓ / Ｎｆ)、回流比(Ｒ)、溶剂比(Ｓ /
Ｆ)等工艺参数ꎬ结果见表 １ꎮ

表 １　 优化工艺参数

方案 １ 方案 ２

Ｔ－１ Ｔ－２ Ｔ－３ ｔ－１ ｔ－２ ｔ－３ ｔ－４

理论板数(Ｎ) ４８ ２５ １５ ３８ ４８ ２６ ２４
进料板数(Ｎｆ) ２５ １４ ８ ２１ ２８ １５ ９
熔剂进料板数(Ｎｓ) 　 ７ 　 　 　 ７ 　
摩尔回流比(Ｒ) １􀆰 ４２ １􀆰 ０５ ０􀆰 ３ １􀆰 ３ １􀆰 ８２ ０􀆰 ５ ０􀆰 ６
溶剂比(Ｓ / Ｆ) 　 ０􀆰 ６ 　 　 　 ０􀆰 ５ 　
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续表

方案 １ 方案 ２

Ｔ－１ Ｔ－２ Ｔ－３ ｔ－１ ｔ－２ ｔ－３ ｔ－４
塔顶压力 / ｋＰａ １０５ １０５ ２５ １０５ １０５ １０５ ２５
塔顶温度 / ℃ ７０􀆰 ８３ ６９􀆰 ４４ ５０􀆰 ９０ ６６􀆰 ９１ ８２􀆰 ９７ ６９􀆰 ４７ ５０􀆰 ８６
塔顶冷凝器热负荷(Ｑｃ) / ｋＷ －２１９１􀆰 ９２ －４２２􀆰 ５２ －９４８􀆰 ５６ －６７４􀆰 ３９ －１６５３􀆰 ４９ －３０９􀆰 ５０ －１５２􀆰 ３２
塔底温度 / ℃ １０１􀆰 ４９ １０５􀆰 ３７ １２４􀆰 ５０ ８８􀆰 ４０ １０１􀆰 ５０ １２５􀆰 １９ １２７􀆰 １７
再沸器热负荷(ＱＲ) / ｋＷ ２１９９􀆰 ６３ ６５４􀆰 ９９ ８３９􀆰 ０６ ７０４􀆰 ３２ １６５２􀆰 ８１ ３９６􀆰 ０１ １２５􀆰 ０５

３􀆰 ２　 经济评价

表 ２ 是 ２ 种分离方案的设备尺寸、设备费和操

作费ꎬ由表 ２ 可见ꎬ方案 １ 的年度总费用(ＴＡＣ)明显

高于方案 ２ 的总费用ꎬ二者相差 １６􀆰 ５％ꎮ 其中 ２ 个

方案的设备费相近ꎬ仅相差 ３􀆰 １５％ꎬ操作费用相差

较大ꎬ为 ２２％ꎮ 设备是一次性投入ꎬ操作费是影响

后续产品成本的主要因素ꎬ因此从经济角度分析ꎬ方
案 ２ 的四塔流程更有优势ꎮ

表 ２　 方案 １ 和方案 ２ 的经济性对比

方案 １ 方案 ２

Ｔ－１ Ｔ－２ Ｔ－３ ｔ－１ ｔ－２ ｔ－３ ｔ－４
冷凝器换热面积(Ａｃ) / ｍ２ ７７􀆰 １１ １７􀆰 ４７ ７０􀆰 ０５ ２７􀆰 ４７ ４６􀆰 ０１ １２􀆰 ７７ １１􀆰 ３０
冷凝器设备费 / １０５ 美元 １􀆰 ２２９４ ０􀆰 ４６８４ １􀆰 １５５０ ０􀆰 ６２８５４ ０􀆰 ８２５８ ０􀆰 ３５２７ ０􀆰 ３５７５
冷却水费用 / (１０４ 美元􀅰ａ－１) ２􀆰 ３４６４ ０􀆰 ４５２３ １􀆰 ０１５４ ０􀆰 ７２１９ １􀆰 ７７００ ０􀆰 ３３１３ ０􀆰 １６３０
再沸器换热面积(ＡＲ) / ｍ２ ９２􀆰 ６２ ２６􀆰 ８３ ４１􀆰 ４０ ２２􀆰 ３０ ６９􀆰 ６３ １５􀆰 ２５ ６􀆰 ６６
再沸器设备费 / １０５ 美元 １􀆰 ３８５０ ０􀆰 ６１９０ ０􀆰 ８２０５ ０􀆰 ６２８５ ０􀆰 ８７８８９ ０􀆰 ３８２１ ０􀆰 ３５２８
蒸汽费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ５􀆰 １３５１ １􀆰 ５２９１ １􀆰 ９５８８ １􀆰 ６４４２ ３􀆰 ８５８５ ０􀆰 ９２５１ ０􀆰 ２９１３
精馏塔直径( ＩＤ) / ｍ １􀆰 ２ ０􀆰 ７ １ ０􀆰 ８ １ ０􀆰 ４ ０􀆰 ６
板间距(ＬＤ) / ｍ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６１
精馏塔高(Ｌ) / ｍ ３３􀆰 ７ １６􀆰 ８ ９􀆰 ５ ２６􀆰 ４ ３３􀆰 ７ １７􀆰 ６ １６􀆰 １
精馏塔设备费 / １０５ 美元 ３􀆰 ５９５６ １􀆰 １６１０ １􀆰 ０７４５ １􀆰 ９１７２ ２􀆰 ９６０５ ６􀆰 ６１５５ ０􀆰 ９５０５
固定资产总值 / １０５ 美元 １１􀆰 ５０８６ １１􀆰 １１０８
冷凝器总热负荷 / ｋＷ －３５６３􀆰 ００ －２７８９􀆰 ６９
再沸器总热负荷 / ｋＷ ３６９３􀆰 ６８ ２８７８􀆰 １９
年操作费 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ９􀆰 ００４４ ７􀆰 ０１７８
年度总费用 / (１０５ 美元􀅰ａ－１) １２􀆰 ８４０６ １０􀆰 ７２１４

４　 结论

二甲基乙酰胺为萃取剂的萃取精馏可有效分离

异丙醚－异丙醇－正丙醇三元混合物ꎬ并提出了 ２ 个

原则流程ꎻ在处理量为 １００ ｋｍｏｌ / ｈ 的生产规模下ꎬ
四塔精馏工艺的年运营成本要远低于三塔精馏流

程ꎬ尤其是总公用工程的消耗明显降低ꎬ该结果可为

实际装置的设计提供参考ꎮ
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