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低共熔溶剂在乙腈－水体系分离中的应用
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摘要:分别以乙二醇、氯化胆碱 / 乙二醇(摩尔比 １ ∶２ꎬＤＥＳ１)、氯化胆碱 / 乙醇酸(摩尔比 １ ∶３ꎬＤＥＳ２)低共熔溶剂为萃取剂ꎬ

设计萃取精馏和萃取隔壁塔流程ꎬ模拟分离乙腈和水形成的共沸体系ꎮ 使用灵敏度分析对上述流程分别进行了参数优化ꎮ 结
果表明ꎬ与乙二醇萃取精馏工艺相比ꎬ使用低共熔溶剂 ＤＥＳ１ 不能有效降低能耗和费用ꎻ低共熔溶剂 ＤＥＳ２ 用量降低 ５２􀆰 ５％ꎬ能
耗降低 ８１􀆰 ９％ꎬ操作费用降低 １２％ꎬ年度总费用(ＴＡＣ)降低 ５３􀆰 ８％ꎻ采用隔壁塔萃取精馏工艺后ꎬ一定程度上都能节能减耗ꎮ
ＤＥＳ２ 作为萃取剂的萃取精馏工艺为最优工艺ꎬ节能优势明显ꎮ
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　 　 乙腈是一种应用广泛的化工原料[１]ꎬ比如在农

药、医药、电子工业、香料制造[２－４] 等方面ꎮ 近年来

随着工艺的发展ꎬ乙腈在使用过程中对浓度的要求

越来越高[５]ꎮ 但是常压下乙腈和水容易形成共沸

物ꎬ共沸点采用普通精馏难以分离[６]ꎮ 目前针对乙

腈和水的分离常采用的方式有普通萃取精馏、加盐

萃取精馏、复合萃取、变压精馏、吸附等[７－１１]ꎮ 其中

萃取精馏因操作简单、能耗低得到了广泛应用ꎮ 目

前常用的萃取剂有乙二醇[１２]、二甲基亚砜[１３]等ꎮ
低共熔溶剂最早是 ２００３ 年由英国人 Ａｎｄｒｅｗ[１４]

首次报道ꎬ后来得到较为广泛发展ꎮ 其应用主要集

中在低共熔溶剂制备[１５]、气液相平衡数据的测

定[１６]、生物分离中应用[１７－１８] 等ꎬ在化工萃取精馏中

应用研究较为少见ꎮ 本文中以 ２ 种典型的低共熔溶

剂氯化胆碱 /乙二醇 (ＤＥＳ１) 和氯化胆碱 /乙醇酸

(ＤＥＳ２)以及乙二醇为萃取剂进行乙腈和水体系萃

取精馏和萃取隔壁塔精馏ꎬ探讨低共熔溶剂在化工

萃取精馏中的应用价值ꎬ为低共熔溶剂工业应用提

供思路ꎮ
原料进料量 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ乙腈质量分数 ７０％ꎬ水

质量分数 ３０％ꎮ 产品异乙腈质量分数要求 ９９􀆰 ９％ꎬ
水质量分数要求 ９９􀆰 ９％ꎮ

１　 物系组成与物性方法

由于乙腈与水为高度非理想体系ꎬ选用 Ｗｉｌｓｏｎ
方程校正液相非理想性ꎬＲＫ 方程校正气相非理想

性[１９－２０]ꎮ 乙腈－水的 Ｗｉｌｓｏｎ 方程的二元交互参数

列于表 １ꎮ
表 １　 乙腈－水二元交互参数

组分

ｉ
组分

ｊ

二元交互作用参数

Ａｉｊ Ｂｉｊ / Ｋ Ａ ｊｉ Ｂ ｊｉ / Ｋ

乙腈 水 ０ －７０１􀆰 ６ ０ －３５１􀆰 ７

通过 Ａｚｅｏｔｒｏｐｅｓ Ｓｅａｒｃｈ 功能查询到乙腈与水在

􀅰９９１􀅰
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常压下的共沸点ꎬ见表 ２ꎮ
表 ２　 乙腈－水共沸点一览

物质 摩尔分数 质量分数 共沸温度 / ℃

水　 ０􀆰 ３０４６ ０􀆰 １６１２ ７６􀆰 ３４

乙腈 ０􀆰 ６９５４ ０􀆰 ８３８８ 　

２　 普通萃取精馏流程设计

２􀆰 １　 萃取精馏工艺

使用乙二醇、氯化胆碱＋乙二醇(摩尔比 １ ∶ ２ꎬ
ＤＥＳ１)、氯化胆碱＋乙醇酸(摩尔比 １ ∶３ꎬＤＥＳ２)分别

作为萃取剂萃ꎬ分离乙腈－水共沸体系ꎮ
对于乙腈、水、低共熔溶剂体系的模拟ꎬ基于

ＮＲＴＬ 活度系数模型ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 得到二元交

互参数见表 ３、表 ４ꎬ其中低共熔溶剂的临界物性参

数来源于文献[２０]ꎮ
表 ３　 乙腈－水－ＤＥＳ１ 二元交互参数

组分

ｉ
组分

ｊ

二元交互作用参数

Ａｉｊ Ｂｉｊ / Ｋ Ａ ｊｉ Ｂ ｊｉ / Ｋ Ｃｉｊ

ＷＡＴＥＲ ＣｈＣｌ ０ －１９２７􀆰 ６８ ０ －１０７９􀆰 １４ ０􀆰 ３

ＥＧ ＡＣＥＴＯ ０ ４８􀆰 ５００４ ０ ４５２􀆰 ５２５ ０􀆰 ３

ＥＧ ＣｈＣｌ ０ －１０７９􀆰 ３２ ０ －９００􀆰 １１８ ０􀆰 ３

ＷＡＴＥＲ ＡＣＥＴＯ ０ ６６５􀆰 １１９ ０ １８３􀆰 ５９２ ０􀆰 ２８５８

ＷＡＴＥＲ ＥＧ ０ －４９３􀆰 ５４ ０ ６８４􀆰 ４６９ ０􀆰 ３

ＣｈＣｌ ＡＣＥＴＯ ０ １６９２􀆰 ６８ ０ －７３４􀆰 ３６５ ０􀆰 ３

表 ４　 乙腈－水－ＤＥＳ２ 二元交互参数

组分

ｉ
组分

ｊ

二元交互参数

Ａｉｊ Ｂｉｊ / Ｋ Ａ ｊｉ Ｂ ｊｉ / Ｋ Ｃｉｊ

ＤＥＳ２ ＡＣＥＴＯ ０ ８８７􀆰 ９１ ０ －３９０􀆰 ６２ ０􀆰 ３

ＷＡＴＥＲ ＤＥＳ２ ０ －１１１９􀆰 ９７ ０ １００􀆰 ４８ ０􀆰 ３

ＡＣＥＴＯ ＷＡＴＥＲ ０ ３２２􀆰 １２１ ０ ５３５􀆰 ３３７ ０􀆰 ３

将以上数据输入 Ａｓｐｅｎꎬ建立如下萃取流程

(图 １、图 ２)ꎮ

图 １　 乙二醇 / ＤＥＳ１ 萃取精馏流程

图 ２　 ＤＥＳ２ 萃取精馏流程

２􀆰 ２　 流程优化

以氯化胆碱＋乙醇酸为例进行参数优化分析ꎮ
Ｔ０４０１ 塔板数的优化ꎬ如图 ３ 所示ꎮ

１—热负荷ꎻ２—乙腈质量分数

图 ３　 Ｔ０４０１ 塔塔板数的优化

分析图 ３ꎬ当塔板数为 １３ 块时ꎬ塔顶采出的乙

腈质量分数大于 ９９􀆰 ９％ꎬ因此确定塔板数为 １３ 块ꎮ
萃取剂流量优化ꎬ如图 ４ 所示ꎮ

１—乙腈质量分数ꎻ２—冷凝器热负荷ꎻ３—全塔热负荷

图 ４　 萃取剂流量变化曲线图

通过分析ꎬ当萃取剂 ＤＥＳ２ 流量为 ９５０ ｋｇ / ｈ
时ꎬ乙腈质量分数已经达到 ９９􀆰 ９９％ꎬ继续增加萃

取剂流量乙腈质量分数增长缓慢ꎬ且萃取剂冷却

器及全塔负荷增高ꎮ 因此确定萃取剂流量为 ９５０
ｋｇ / ｈꎮ

其他参数优化同上ꎮ
２􀆰 ３　 不同萃取剂时ꎬ常规萃取精馏工艺参数

不同萃取剂时ꎬ常规萃取精馏工艺参数列于

表 ５ꎮ

􀅰００２􀅰
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表 ５　 不同萃取剂时ꎬ常规萃取精馏工艺参数

精馏塔
ＥＧ

萃取塔

ＥＧ
回收塔

ＤＥＳ１
萃取塔

ＤＥＳ１
回收塔

ＤＥＳ２
萃取塔

ＤＥＳ２
回收塔

塔板数 ２０ １１ ２４ １０ １３ —

进料位置 １６ ５ １１ ５ ８ —

萃取剂进料位置 ４ — ３ — ３ —

摩尔回流比 ０􀆰 ７５ １ １ — ０􀆰 ６ —

萃取剂用量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

２０００ — ２０００ — ９５０ —

水质量分数 / ％ — ９９􀆰 ９ — ９９􀆰 ９ — —

乙腈质量分数 / ％ ９９􀆰 ９ — ９９􀆰 ９ — — —

冷凝器负荷 / ｋＷ ２５４􀆰 ４９５ ３３７􀆰 ９９６ ２８７􀆰 ２１７ ３４７􀆰 ４５６ ２３４􀆰 ４２９ —

再沸器热负荷 / ｋＷ ３７６􀆰 ８５７ ４３４􀆰 ５４４ ３９１􀆰 ２４１ ４８０􀆰 ６９８ ２８６􀆰 ２９１ ２９９􀆰 ６４８

萃取剂冷凝负荷 /
　 ｋＷ

１９４􀆰 ２２７ ２１２􀆰 ６３８ ６８􀆰 ４７７

３　 隔壁塔萃取精馏工艺

３􀆰 １　 流程建立

根据常规萃取精馏工艺ꎬ建立隔壁塔萃取精馏ꎮ
本文中不考虑氯化胆碱＋乙醇酸这种萃取剂的隔壁

塔精馏工艺(能耗高ꎬ对隔壁塔要求特别高)ꎮ 乙二

醇及 ＤＥＳ１ 的流程如图 ５ꎮ

图 ５　 乙二醇 / ＤＥＳ１ 隔壁塔萃取精馏工艺流程

３􀆰 ２　 流程优化

本文中以氯化胆碱＋乙二醇为例进行参数优化

分析ꎮ
Ｔ０３０１ 塔内气液相流量分析ꎬ如图 ６、图 ７ 所示ꎮ

１—最大气体流量ꎻ２—最小气体流量ꎻ３—实际流量

图 ６　 Ｔ０３０１ 塔内气相流量变化

１—最大液体量ꎻ２—最小液体量ꎻ３—实际流量

图 ７　 Ｔ０３０１ 塔内液相相流量变化

通过 Ａｓｐｅｎ Ｔｒａｙ Ｒａｔｉｎｇ 确定塔径为 ０􀆰 ６ ｍꎬ然后

分析塔内气液相流量变化ꎮ 根据上方流量图显示该

塔气液相流量均在最大流量及最小流量之间ꎬ且有

较大的操作弹性ꎮ
Ｔ０３０１ 塔内温度分析ꎬ如图 ８ 所示ꎮ

图 ８　 Ｔ０３０１ 塔内温度随塔板数的变化

由图 ８ 可发现ꎬ塔顶塔底温度相差 １４０℃ꎬ且进

料温度过低导致塔内进料板附近温度降低ꎮ 由此可

以添加中间冷凝器、原料预热器来缓解塔内温度不

均衡现象ꎮ
３􀆰 ３　 隔壁塔萃取精馏工艺参数

通过优化得到各塔设备参数如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 不同萃取剂下萃取隔壁塔流程参数

精馏塔 ＥＧ 主塔 ＥＧ 副塔 ＤＥＳ１ 主塔 ＤＥＳ１ 副塔

塔板数 ２２ ９ ２６ ９

进料位置 １４ １０ １２ １０

萃取剂进料位置 ４ — ３ —

侧线采出位置 １９ — ２２ —

返料进料位置 １９ — ２２ —

摩尔回流比 １􀆰 ２ — １ —

萃取剂用量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３００ — ２０００ —

水质量分数 / ％ — ９９􀆰 ９ — ９９􀆰 ９

异丙醇质量分数 / ％ ９９􀆰 ９ — ９９􀆰 ９ —

冷凝器负荷 / ｋＷ ３１５􀆰 ９８６ １２０􀆰 ６８６ ２８６􀆰 ７５２ １９９􀆰 ８４

再沸器热负荷 / ｋＷ ７７４􀆰 ２７７ — ７０９􀆰 ３７３ —

萃取剂冷凝负荷 / ｋＷ ２２１􀆰 ９５２ １９７􀆰 ９１９

􀅰１０２􀅰
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４　 萃取精馏工艺经济分析

为了确定分离乙腈－水共沸物的最优工艺ꎬ分
析各工艺的经济效益ꎬ本文中以年度总费用( ｔｏｔａｌ
ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎬＴＡＣ)最小为目标[２１－２２]ꎬ引入了 Ｔｕｒｔｏｎｄｅ
的费用模型计算方法[２３－２４]ꎮ 回收期假定为 ３ 年ꎬ操
作费用主要为蒸汽费用ꎬ电力成本低忽略ꎮ

依据以上费用模型对比乙二醇、ＤＥＳ１、ＤＥＳ２ 常

规萃取精馏及隔壁塔萃取精馏工艺的年度总费用高

低ꎬ结果见表 ７ꎮ 表中以 ＤＥＳ１ 代表萃取精馏工艺ꎬ
ＤＥＳ１ＤＷＣ 代表隔壁塔萃取精馏工艺ꎬ其他物质

同理ꎮ
表 ７　 萃取精馏工艺年度费用对比 美元 / ａ

项目

成本
变压精馏 ＥＧ ＥＧＤＷＣ ＤＥＳ１ ＤＥＳ１ＤＷＣ ＤＥＳ２

精馏塔 ２５８１９１􀆰 ５ １３１３００􀆰 ６ １５０２３４􀆰 ２ １４１５５６􀆰 ２ １３１１１４􀆰 ２ ６９４０２􀆰 ６

冷凝器 ８０７１７６􀆰 ３ ２３９４６７􀆰 １ ２２５０８４􀆰 ０ ２５１２９２􀆰 ６ ２１４３２７􀆰 ９ １１２６７３􀆰 ６

再沸器 １８０８３６􀆰 １ ８１０７１􀆰 ９ ５９３５２􀆰 ９ ９８０２５􀆰 ０ ７６２１１􀆰 ３ ４１８４４􀆰 ６

冷却器 ０ ２０６８３􀆰 ５ ２２６０５􀆰 ８ １９９２２􀆰 ３３ １９６０３􀆰 ８ １２８４０􀆰 ８

总设备 １２４６２０３􀆰 ９ ４７２５２３􀆰 ２ ４５７２７７􀆰 ５ ５１０７９６􀆰 ７ ４４１２５７􀆰 １ ２３６７６１􀆰 ６

水耗 ４０６７９􀆰 ９ ７９８９􀆰 ２ ７６１１􀆰 ６ ８５９７􀆰 ７ ６９７８􀆰 ７２ ３１２８􀆰 ６

汽耗 １１４７１９６􀆰 ０ ２３０８７９􀆰 ３ ２２０３１６􀆰 ７ ２４８２９９􀆰 ４ ２０１８３９􀆰 ３ １００９９３􀆰 ２

总操作

　 费用

１１８７８７５􀆰 ９ ２３８８６８􀆰 ５ ２２７９２８􀆰 ３ ２５６８９７􀆰 １ ２０８８１８􀆰 ０ １０４１２１􀆰 ８

ＴＡＣ １６０３２７７􀆰 ２ ３９６３７６􀆰 ３ ３８０３５４􀆰 ２ ４２７１６２􀆰 ７ ３５５９０３􀆰 ７ １８３０４２􀆰 ３

分析表 ７ 可知ꎬ与乙二醇萃取精馏流程相比ꎬ使
用低共熔溶剂 ＤＥＳ１ 并不能有效降低能耗和费用ꎬ
低共熔溶剂 ＤＥＳ２ 用量降低 ５２􀆰 ５％ꎬ 能耗降低

８１􀆰 ２％ꎬ操作费用降低 １２􀆰 ０％ꎬ年度总费用(ＴＡＣ)降
低 ５３􀆰 ８％ꎻ采用隔壁塔萃取精馏与各自普通萃取精

馏工艺相比ꎬ乙二醇为萃取剂时操作费用降低

４􀆰 ５％ꎬＴＡＣ 降低 ４􀆰 ０％ꎻ低共熔溶剂 ＤＥＳ１ 能耗降低

１８􀆰 ９％ꎬ操作费用降低 １８􀆰 ７％ꎬＴＡＣ 降低 １６􀆰 ７％ꎬ采
用低共熔溶剂 ＤＥＳ２ 为萃取剂的萃取精馏流程节能

优势明显ꎮ

５　 结论

(１)乙二醇作为萃取剂ꎬ能够实现乙腈和水共

沸体系的分离ꎮ 以氯化胆碱 /乙二醇(１ ∶２)低共熔

溶剂作为萃取剂模拟乙腈和水的分离过程ꎮ 结果表

明ꎬ萃取剂用量明显减少ꎬ节能减耗效果明显ꎮ 以氯

化胆碱 /乙醇酸(１ ∶３)低共熔溶剂模拟乙腈和水的

分离过程ꎬ结果表明ꎬ萃取剂用量减少明显ꎬ节能优

势明显ꎮ
(２)采用萃取隔壁塔工艺对乙腈 /水体系进行

了模拟ꎮ 同普通萃取精馏相比ꎬ采用乙二醇萃取隔

壁塔精馏能在一定程度上节能减耗ꎬ采用氯化胆碱 /
乙二醇萃取隔壁塔精馏节能优势不明显ꎮ

(３)比较几种工艺ꎬ可以看出氯化胆碱 /乙醇酸

(１ ∶２)低共熔溶剂作为萃取剂的萃取精馏是最优工

艺ꎬ可以为低共熔溶剂的工业使用提供一定的理论

支持ꎮ
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２０２０ 年 ３ 月 陈则立等:铝盐化学除磷对城市污水 ＳＢＲ 工艺除磷性能的影响

　 　 　 　 　 　 　

１—ＰＯ４３－Ｐꎻ２—ＮＨ３－Ｎꎻ３—ＴＰ

图 ６　 投加 ＰＡＣ 后出水水质

到 ３~４ ｄ 之后ꎬ硝化过程受到 ＰＡＣ 的抑制作用可以

被自动解除ꎮ 经过 １ 年时间的长期运行后发现ꎬ出
水 ＴＰ 浓度低于 ０􀆰 ５ ｍｇ / Ｌ 的天数比例达到了 ９６％ꎬ
其余各项指标基本保持一致ꎬ表明 ＰＡＣ 加入后具有

显著减小 ＴＰ 的效果ꎮ

３　 结论

(１)在初期实验阶段加入化学药剂之后溶液中

Ｐ 浓度发生了显著减小ꎬ加入得到的化学药剂还会

对厌氧释磷过程产生显著影响ꎬ实际影响程度随

ＰＡＣ 的加入量增大而上升ꎮ 未加入铝盐的情况下

依然能够影响厌氧释磷的过程ꎮ 当污泥铝离子浓度

降低后ꎬ出水 ＰＯ４３－Ｐ 与厌氧 ＰＯ４３－Ｐ 浓度都发生

了不断上升的现象ꎮ
(２) 随着 ＰＡＣ 的加入从 ０ 增大到 ６０ ｍｇ / Ｌꎬ

ＮＨ３－Ｎ 发生了去除率的逐渐减小ꎬ从 ９４􀆰 ０２％减小

到了 ５０􀆰 ２４％ꎮ ＰＡＣ 不会对亚硝酸盐氧化菌产生较

大影响ꎬＰＡＣ 可以抑制 ＡＯＢ 而阻碍硝化过程的进

行ꎮ 对污泥实施驯化处理后ꎬ可以使 ＰＡＣ 耐受能力

由 ２０ ｍｇ / Ｌ 增大为 １２０ ｍｇ / Ｌꎬ加入 ＰＡＣ 会抑制硝化

作用ꎬ而对其实施驯化之后可以缓解抑制的作用ꎮ

(３)加入 ＰＡＣ 之后检测出水的 ＣＯＤ、ＴＰ、ＳＳ 可

以发现三者都发生了减小ꎬＰＡＣ 加入后会抑制硝化

细菌的正常功能ꎮ
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