
Ａｐｒ. ２０２０ 现代化工 第 ４０ 卷第 ４ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２０ 年 ４ 月

新型萃取剂回收 ＤＭＦ 的模拟研究
及经济分析

张锐标ꎬ朱志华∗

(华东理工大学化工学院ꎬ上海 ２００２３７)

摘要:萃取－精馏方法可以有效降低回收 ＤＭＦ 所需要的能耗ꎮ 考察了不同高沸点萃取剂正辛醇、正癸醇、邻苯二甲酸二乙

酯、邻苯二甲酸二丁酯对 ＤＭＦ 的萃取能力ꎬ应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件获得液液平衡数据并得到三元相图ꎬ根据已知 ＤＭＦ 质量分数

的废水确定合适的萃取剂为邻苯二甲酸二乙酯ꎮ 通过模拟详细分析了过程中各个因素对 ＤＭＦ 回收率的影响ꎬ并确定最佳的操

作条件ꎮ 与传统精馏工艺相比ꎬ萃取－精馏法所需能量更少ꎮ 最后运用 ＭＡＴＬＡＢ 对精馏工艺进行经济核算ꎬ发现能耗为该工艺

的主要成本原因ꎮ
关键词:ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟ꎻ高沸点溶剂ꎻ萃取ꎻ精馏

中图分类号:ＴＱ０２８.３　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２０)０４－０２１８－０４
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０２０.０４.０４６　

Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｓｔｕｄｙ ａｎｄ ｅｃｏｎｏｍｉｃ ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｎ ｒｅｃｙｃｌｉｎｇ ＤＭＦ ｆｒｏｍ ｗａｓｔｅｗａｔｅｒ
ｂｙ ｎｅｗ ｅｘｔｒａｃｔａｎｔ

ＺＨＡＮＧ Ｒｕｉ￣ｂｉａｏꎬ ＺＨＵ Ｚｈｉ￣ｈｕａ∗

(Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｅａｓｔ Ｃｈｉｎａ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｓｃｉｅｎｃｅ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｓｈａｎｇｈａｉ ２００２３７ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ￣ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｍｅｔｈｏｄ ｃａｎ ｅｆｆｅｃｔｉｖｅｌｙ ｒｅｄｕｃｅ ｔｈｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｎｅｅｄｅｄ ｆｏｒ ｒｅｃｙｃｌｉｎｇ ＤＭＦ
ｆｒｏｍ ｗａｓｔｅｗａｔｅｒ.Ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ ａｂｉｌｉｔｉｅｓ ｏｆ ｈｉｇｈ ｂｏｉｌｉｎｇ ｐｏｉｎｔ ｅｘｔｒａｃｔａｎｔｓ ｔｏ ＤＭＦ ｆｒｏｍ ｗａｓｔｅｗａｔｅｒ ａｒｅ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｅｄꎬｉｎｃｌｕｄｉｎｇ
ｎ￣ｏｃｔａｎｏｌꎬｎ￣ｎｏｎａｎｏｌꎬｄｉｅｔｈｙｌ ｐｈｔｈａｌａｔｅ ａｎｄ ｄｉｂｕｔｙｌ ｐｈｔｈａｌａｔｅ. Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｏｆｔｗａｒｅ ｉｓ ｕｓｅｄ ｔｏ ｏｂｔａｉｎ ｔｈｅｉｒ ｌｉｑｕｉｄ￣ｌｉｑｕｉｄ
ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｄａｔａ ａｎｄ ｔｅｒｎａｒｙ ｐｈａｓｅ ｄｉａｇｒａｍｓ.Ｄｉｅｔｈｙｌ ｐｈｔｈａｌａｔｅ ｉｓ ｄｅｔｅｒｍｉｎｅｄ ａｓ ｔｈｅ ａｐｐｒｏｐｒｉａｔｅ ｅｘｔｒａｃｔａｎｔ ａｃｃｏｒｄｉｎｇ ｔｏ
ｗａｓｔｅｗａｔｅｒ ｗｉｔｈ ｋｎｏｗｎ ＤＭＦ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ.Ｔｈｅ ｉｎｆｌｕｅｎｃｅｓ ｏｆ ｖａｒｉｏｕｓ ｆａｃｔｏｒｓ ｉｎ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓ ｏｎ ｔｈｅ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｒａｔｅ ｏｆ ＤＭＦ
ａｒｅ ａｎａｌｙｚｅｄ ｉｎ ｄｅｔａｉｌꎬａｎｄ ｔｈｅ ｏｐｔｉｍａｌ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ａｒｅ ｄｅｔｅｒｍｉｎｅｄ.Ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ￣ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｒｅｑｕｉｒｅｓ ｌｅｓｓ
ｅｎｅｒｇｙ ｔｈａｎ ｃｏｎｖｅｎｔｉｏｎａｌ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ.Ｆｉｎａｌｌｙꎬｔｈｅ ｅｃｏｎｏｍｉｃ ａｃｃｏｕｎｔｉｎｇ ｉｓ ｐｅｒｆｏｒｍｅｄ ｆｏｒ ｔｈｅ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ
ｂｙ ｕｓｉｎｇ ＭＡＴＬＡＢ.Ｉｔ ｉｓ ｆｏｕｎｄ ｔｈａｔ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｉｓ ｔｈｅ ｍａｉｎ ｃｏｓｔ ｏｆ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ＮꎬＮ￣ｄｉｍｅｔｈｙｌｆｏｒｍａｍｉｄｅꎻ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎꎻ ｈｉｇｈ ｂｏｉｌｉｎｇ ｐｏｉｎｔ ｓｏｌｖｅｎｔꎻ ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎꎻ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ

　 收稿日期:２０１９－０６－２４ꎻ修回日期:２０２０－０２－１１
　 作者简介:张锐标(１９９４－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎻ朱志华(１９６６－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ副教授ꎬ研究方向为化学工程与工艺ꎬ通讯联系人ꎬｚｈｈｚｈｉ＠ ｅｃｕｓｔ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)作为一种重要的有

机化工原料和有机溶剂ꎬ广泛应用于制革、纺丝、医
药、农药、石油化工等行业[１]ꎬ其溶解能力强ꎬ能够

以任意比例与水、醚、醇、酯、酮、不饱和烃和芳香烃

等有机溶剂互溶ꎬ故具有“万能溶剂”之称[２－３]ꎮ 故

在制革生产中使用了大量的有机溶剂 ＤＭＦꎬ排放的

废水中含有大量的 ＤＭＦꎬ研究如何更有效、更节能、
更经济地从制革废水中回收 ＤＭＦꎬ对降低生产成

本、节约 ＤＭＦ 回收能耗、保护环境具有十分重要的

意义ꎮ
国内外已有报道的从废水回收 ＤＭＦ 的方法ꎬ如

双塔精馏、三塔精馏等[４－５]ꎬ由于 ＤＭＦ 的浓度较低ꎬ
水的气化潜热较大ꎬ在实际回收过程中能源仍然消

耗很大ꎬ成本高ꎬ节能效果并不如想象中那么明显ꎮ
而最近又提出一种新的节能回收工艺ꎬ萃取－精馏

回收工艺ꎮ 选择一个气化潜热较小、水溶性小的有

机溶剂作萃取剂ꎬ将废水中的 ＤＭＦ 萃取出来ꎬ再通

过减压精馏实现萃取相中与萃取剂分离ꎮ 在过去ꎬ
有报道指出氯仿是一种良好的 ＤＭＦ 萃取剂[６]ꎬ然而

在实际操作过程中遇到一些问题ꎬ比如氯仿沸点低、
精馏过程中损耗大ꎬ循环损耗量大约在 １０％ꎬ大量

挥发到空气中ꎬ而氯仿本身对人体和环境毒性大ꎬ目
前国家已对其使用进行严格管控[７]ꎻ同时塔釜 ＤＭＦ
中含有大量杂质ꎬ难以清除ꎬ黏度大ꎬ不能连续操作ꎬ
需要不间断清洗塔釜ꎬ并且在温度 １５３℃时ꎬＤＭＦ 会

发生反应ꎬ产生不明物体ꎻ此外ꎬ过程中可能存在酸

性物质ꎬＤＭＦ 在塔釜中易分解ꎬ生成的二甲胺沸点

又低ꎬ进一步促进 ＤＭＦ 分解ꎬ导致过程 ＤＭＦ 的损

耗[８]ꎮ 为此ꎬ本文中研究采用高沸点溶剂作为 ＤＭＦ
的萃取剂ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟液液萃取过程ꎬ获得
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它们的液液萃取平衡数据和三元相图ꎬ并结合溶剂

的物性参数ꎬ对某一 ＤＭＦ 浓度的萃取剂做初步判

断ꎬ并模拟获得萃取和精馏过程的最佳初始实验条

件ꎬ从而减少萃取精馏烦琐的实验操作ꎬ并对该工艺

进行能耗比较和经济核算ꎮ

１　 萃取剂的确定

１􀆰 １　 三元相图

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的 Ｄｅｃａｎｔｅｒ 模型来完成液液平

衡计算ꎮ 初步筛选后ꎬ对正癸醇－ＤＭＦ－水、邻苯二

甲酸二乙酯(ＤＥＰ) －ＤＭＦ－水、邻苯二甲酸二丁酯

(ＤＢＰ)－ＤＭＦ 水、正辛醇－ＤＭＦ－水等三元体系进行

模拟以获得液液平衡数据ꎬ模拟过程中物性方法选

择 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型ꎬ由于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 数据库中缺失

ＤＭＦ 和萃取剂的二元相互作用参数ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ 的

基团贡献法 ＵＮＩＦＡＣ 自动获得二元相互作用参数ꎬ
并在 ２５℃、常压的条件下模拟获得液液平衡数据ꎮ
如图 １~图 ４ 所示ꎮ

图 １　 正癸醇－ＤＭＦ－水体系三元相图

图 ２　 ＤＥＰ－ＤＭＦ 水体系三元相图

图 ３　 ＤＢＰ－ＤＭＦ－水体系三元相图

图 ４　 正辛醇－ＤＭＦ－水体系三元相图

由图 １~图 ４ 中可以看到ꎬ在常温常压下ꎬ各种

萃取剂和原料液都很容易分层ꎬ并且萃余液中基本

不含萃取剂ꎬ可以减少萃取剂的损耗ꎮ
１􀆰 ２　 萃取效果比较

适宜的萃取剂应该具有高的溶解度和选择性ꎬ
且沸点与 ＤＭＦ 相差越大越好ꎻ同时萃取剂应该具有

小的黏度和表面张力ꎬ与原料液具有大的密度差ꎬ因
为这样可以加速水相与有机相分层ꎻ毒性小、价格低

廉也是考虑的一部分ꎮ
不同萃取剂物性参数见表 １ꎮ

表 １　 各物质的物性参数

萃取剂 沸点 / ℃ 相对密度 闪点 / ℃

正辛醇 １９５􀆰 １５ ０􀆰 ８２７ ８１

ＤＥＰ ２９８􀆰 ００ １􀆰 １１８ １５３

ＤＢＰ ３４０􀆰 ００ １􀆰 ０４５ １７１

正癸醇 ２３２􀆰 ９０ ０􀆰 ８３２ ８２

由于液液萃取过程中分配系数随浓度的变化而

变化ꎬ应该在具体的 ＤＭＦ 浓度范围内获得所需的分

配系数和选择性系数ꎬ根据上面获得的三元相图并

结合物性参数确定适宜的萃取剂ꎮ
采用 Ｄｅｃａｎｔｅｒ 模型ꎬ在常压和 ２５℃ 下ꎬ溶剂比

(溶剂比均指萃取剂与原料液的质量比)为 １ 时ꎬ不
同溶剂对 ＤＭＦ 质量分数为 ２０％、流量为 １ ０００ ｋｇ / ｈ
的 ＤＭＦ 废水进行单级萃取模拟ꎬ获得分配系数、选
择性系数率等参数ꎬ如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 单级萃取结果

萃取剂
萃取相(质量分数) 萃余相(质量分数)

水 ＤＭＦ 萃取剂 水 ＤＭＦ 萃取剂

分配

系数

选择性

系数

正辛醇 ０􀆰 ０６０ ０􀆰 ０８８ ０􀆰 ８５２０ ０􀆰 ８８０ ０􀆰 １１８ ０􀆰 ００２０ ０􀆰 ７４６ １０􀆰 ７５８

正癸醇 ０􀆰 ０４７ ０􀆰 ０６０ ０􀆰 ０８９３ ０􀆰 ８４９ ０􀆰 １５１ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ３９７ ７􀆰 １７７

ＤＥＰ ０􀆰 ０３２ ０􀆰 ０７４ ０􀆰 ８９４０ ０􀆰 ８６４ ０􀆰 １３２ ０􀆰 ００４０ ０􀆰 ５６１ １５􀆰 １３６

ＤＢＰ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ０４２ ０􀆰 ９４５０ ０􀆰 ８３４ ０􀆰 １６５ ０􀆰 ００１０ ０􀆰 ２５４ １６􀆰 ３３０
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　 　 由表 １、表 ２ 可知ꎬ正辛醇和 ＤＥＰ 的分配系数和

选择性系数均比较理想ꎬ同时它们的密度均与原料

液的相差较大ꎬ能够有效地快速分层ꎻ分层后的萃取

相经过精馏分离 ＤＭＦ 和萃取剂ꎬ由于萃取剂的沸点

比 ＤＭＦ 和水的沸点大ꎬ故塔顶回收 ＤＭＦ 和水混合

物ꎬ从上述可知ꎬＤＥＰ 的选择性系数 １５􀆰 １３６ 比正辛

醇的选择性系数 １０􀆰 ５７ 大得多ꎬ萃取相中含有更少

的水ꎬ在塔顶精馏出的水更少ꎬＤＭＦ 的纯度更高ꎬ此
外 ＤＥＰ 的沸点比正辛醇的高ꎬ过程损耗较少ꎮ 综上

所述ꎬＤＥＰ 是 ＤＭＦ 废水萃取回收的适宜溶剂ꎮ

２　 萃取过程工艺参数优化

２􀆰 １　 理论板数的影响

当模拟条件为常压ꎬ ２５℃ꎬ含质量分数 ２０％
ＤＭＦ 的进料液流量 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ溶剂比取 ２ꎬ通过

Ａｓｐｅｎ 的灵敏度分析ꎬ改变理论板数ꎬ来考察 ＤＭＦ
和水的萃取率变化情况ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

１—ＤＭＦꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ５　 理论板数对萃取率的影响

由图 ５ 可知ꎬ随着理论板数的增加ꎬ有机相中的

水和 ＤＭＦ 也随着增加ꎬ但 ＤＭＦ 的萃取量先增加ꎬ后
趋于平缓ꎬ而水的萃取量几乎不变ꎬ理论板数为 １２
时最佳ꎮ
２􀆰 ２　 溶剂比的影响

同样模拟条件为常压常温ꎬ含质量分数 ２０％
ＤＭＦ 的进料液流量 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ理论板数为 １２ꎮ 结

果如图 ６ 所示ꎮ

１—ＤＭＦꎻ２—Ｈ２Ｏ

图 ６　 溶剂比对萃取率的影响

由图 ６ 可知ꎬ在理论板数为 １２ 时ꎬＤＭＦ 和水的

萃取量随着溶剂的增加而增加ꎻ在溶剂比大于 ２ 时ꎬ
ＤＭＦ 的萃取量几乎不变ꎬ而水的萃取量在整个过程

中呈线性增长ꎬ故溶剂比取 ２ 较为合理ꎮ 然而在溶

剂比为 ２ 时ꎬ由图 ５ 可知ꎬＤＭＦ 萃取率达到 ９９􀆰 ９％ꎬ
所需的理论板数需要 １９ꎬ由图 ６ 知ꎬ在溶剂比为 ２􀆰 ５
时ꎬ理论板数只需 １２ꎻ综上可知ꎬ萃取条件为理论板

数 １２ꎬ溶剂比 ２􀆰 ５ꎬ萃取过程较为经济ꎮ
２􀆰 ３　 精馏过程工艺参数优化

如图 ７ 所示ꎬ由于 ＤＥＰ 密度比废水大ꎬ故 ＤＭＦ
废水由塔底进入萃取塔ꎬ萃取剂 ＤＥＰ 由塔顶进入ꎬ
两相充分混合进行逆流萃取ꎮ 分层后ꎬ萃取相进入

减压精馏塔 Ｃ１ 回收 ＤＭＦ 和萃取剂 ＤＥＰꎬ塔顶产品

为高纯度的水ꎬ与萃余相的 ＤＭＦ 混合之后进入吸附

柱进行吸附ꎬ使其达到直接排放标准ꎻ塔底产品为

ＤＥＰ 和 ＤＭＦ 混合物ꎬ引入第二个减压精馏塔 Ｃ２ 继

续分离ꎬ塔顶采出产品 ＤＭＦꎬ塔底为高纯度的 ＤＥＰꎬ
可作为溶剂再次引入工业生产ꎮ

图 ７　 处理 ＤＭＦ 的工艺流程

以产品组成和全塔热负荷为目标函数ꎬ对精馏

塔的操作参数进行模拟优化ꎬ优化后的工艺参数如

表 ３ 所示ꎮ 此时 ＤＭＦ 回收的质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎬ萃
取剂 ＤＥＰ 回收的质量分数为 ９９􀆰 ９％ꎮ

表 ３　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟优化后的工艺参数

　 　 参数 减压精馏塔 １ 减压精馏塔 ２

塔顶压力 / ｋＰａ １５ ５

理论板数 １３ ６

进料位置 ９ ４

回流比 ０􀆰 ９２ ０􀆰 ６

采出比 ０􀆰 ２５８ ０􀆰 １９４

塔顶温度 / ℃ ５４ ６０􀆰 ８

塔釜温度 / ℃ １６４ ２０４

塔径 / ｍ １􀆰 ５２ １􀆰 ３０

􀅰０２２􀅰
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３　 萃取－精馏工艺与传统工艺能耗比较

文献[４]报道了多种回收 ＤＭＦ 的精馏方法ꎬ如
双效精馏、传统三塔精馏工艺和节能型三塔精馏工

艺ꎮ 初始进料的 ＤＭＦ 质量分数均为 ２０％ꎬ其中双塔

精馏的进料流量为 ９ ０００ ｋｇ / ｈꎬ传统和节能型三塔

精馏进料流量为 １３ ８００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度为 ６５℃ꎮ 萃

取－精馏法进料温度为常温ꎬ进料量为 ９ ０００ ｋｇ / ｈꎬ
ＤＭＦ 废液质量分数为 ２０％ꎮ 文献中回收的 ＤＭＦ 质

量分数均为 ９９􀆰 ９７％ꎬ而萃取－精馏回收的 ＤＭＦ 质

量分数达到 ９９􀆰 ９％ꎬ ＤＥＰ 回收的质量分数达到

９９􀆰 ９％ꎬ主能耗对比结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 各工艺再沸器能耗对比 ＭＪ / ｈ

分离工艺
双塔

精馏

传统三塔

精馏

节能型三塔

精馏

萃取－

精馏

再沸器所需能量 １９３７３ １８２０８ １８５４８ １２２３４

由表 ４ 可知ꎬ采用精馏方法回收 ＤＭＦ 时ꎬ由于

需要在塔顶蒸出大量的废水ꎬ需要消耗大量的能量ꎮ
而萃取－精馏回收工艺ꎬ由于 ＤＥＰ 几乎不溶于水ꎬ经
萃取后ꎬ可除去大量的水ꎬ减少了后续过程中需要蒸

出水的能耗ꎬ大大节省了能量的消耗ꎮ

４　 精馏工艺经济核算

精馏工艺最主要的设备是塔器(高度为 Ｌꎬ直径

为 Ｄꎬ单位均为 ｍ)以及再沸器和冷凝器(面积为 Ａꎬ
单位为 ｍ２)ꎻ表 ５[９] 给出经济核算参数值以及确定

尺寸所用的关系式和参数ꎮ 以全年总费用(ＴＡＣ)为
目标函数来进行经济核算ꎬＴＡＣ＝设备费用 /回收期＋
能耗费用ꎬ回收期＝ ３ꎬ单位为美元 / ａꎮ

表 ５　 经济核算依据

冷凝器 再沸器 塔设备费用和能耗费用

传热系数＝

　 ０􀆰 ８５２ ｋＷ/ (Ｋ􀅰ｍ２)

传热系数＝

　 ０􀆰 ８５２ ｋＷ/ (Ｋ􀅰ｍ２)

设备费用＝

　 １７６４０Ｄ１􀆰 ０９９Ｌ０􀆰 ８０２

典型温差＝１３􀆰 ９ Ｋ 典型温差＝３４􀆰 ８ Ｋ 高压蒸汽＝９􀆰 ８８ 美元 / ＧＪ

设备费用＝７２９６Ａ０􀆰 ６５ 设备费用＝７２９６Ａ０􀆰 ６５ 　

　 　 用 ＭＡＴＬＡＢ 语言编写程序ꎬ对精馏系统进行经

济评价ꎮ 结果表明ꎬ设备费用为 ６７４ ３５０ 美元ꎬ能耗

费用为 １ ０６５ ６００ 美元 / ａꎬＴＡＣ 为 １ ２９０ ４００ 美元 / ａꎬ
其中大部分成本为能耗成本ꎮ

５　 结论

(１)根据模拟相图和物性参数结果可知ꎬ新型

萃取剂为邻苯二甲酸二乙酯ꎬ与水互溶度小ꎬ能够萃

取 ＤＭＦꎬ在精馏过程中损失小ꎮ
(２)通过模拟可以验证 ＤＥＰ 能够符合分离要

求ꎬ并且得出萃取过程的最佳的操作条件ꎬ当理论板

数为 １２ꎬ溶剂比为 ２􀆰 ５ꎬ萃取效果达到 ９９􀆰 ９％ꎮ
(３)确定精馏过程的操作参数并优化ꎬ与传统

精馏方法相比较ꎬ萃取－精馏法所需的能量更少ꎬ能
实现废水资源回收ꎬ并能够降低能量成本ꎮ

(４)使用 ＭＡＴＬＡＢ 软件对精馏过程进行经济评

价ꎬ发现能耗为该工艺主要的消耗成本ꎮ

参考文献

[１] 卢焕章.石油化工基础数据手册[Ｍ].北京:化学工业出版社ꎬ

１９８２:８３０－８３１.

[２] 李殿卿ꎬ刘大壮ꎬ王福安.对羧基苯甲醛、对甲基苯甲酸、苯甲酸、

对苯二甲酸和苯二甲酸在 ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺中的溶解度[ Ｊ] .

高校化学工程学报ꎬ２００１ꎬ１５(３):２５８－２６１.

[３] 丁立ꎬ周荣琪ꎬ段占庭.制药废液中回收乙腈与 ＤＭＦ[ Ｊ] .精细化

工ꎬ２００２ꎬ１７(３):１４０－１４２.

[４] 赵舜华ꎬ宋锡瑾ꎬ张景铸ꎬ等.合成革生产废水中 ＤＭＦ 的节能回

收新工艺[Ｊ] .化工进展ꎬ２００７ꎬ２６(９):１３４７－１３５０.

[５] 施小妹ꎬ廖祖维ꎬ王靖岱ꎬ等.节能型三塔 ＮꎬＮ－二甲基甲酞胺回

收工艺的用能分析及优化[ Ｊ] .化工进展ꎬ２００９ꎬ２８(６):１０８６－

１０９０.

[６] 程能林.溶剂手册[Ｍ].３ 版.北京:化学工业出版社ꎬ２００２.

[７] 王亚其ꎬ周志茂.高沸点溶剂萃取回收废水中低浓度 ＤＭＦ 的研

究[Ｊ] .煤炭与化工ꎬ２０１６ꎬ９ꎬ３９(９):８８－９１.

[８] 侍霞.工业废水中回收 ＤＭＦ 的研究[Ｊ] .内蒙古石油化工ꎬ２００９ꎬ

(２３):１６－１８.

[９] ＬｕｙｂｅｎꎬＷｉｌｌｉａｍ Ｌ.Ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ ｃｏｎｔｒｏｌ ｕｓｉｎｇ Ａｓｐｅｎ ｓｉｍｕ￣

ｌａｔｉｏｎ[Ｍ].２ｎｄ ｅｄ.Ｊｏｈｎ Ｗｉｌｅｙ ＆ Ｓｏｎｓꎬ２０１３.■

􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀦂 􀦂

􀦂􀦂

欢迎订阅«现代化工»杂志ꎬ邮发代号 ８２—６７ꎮ

􀅰１２２􀅰


