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摘要:以甘油为萃取剂ꎬ通过普通萃取精馏和双效萃取精馏 ２ 种工艺萃取水与乙醇溶液制备无水乙醇ꎬ２ 种工艺都可以得

到质量分数为 ９９􀆰 ９９％的乙醇溶液ꎬ且萃取剂的回收率都较高ꎮ 通过对 ２ 种工艺的工艺参数比较发现ꎬ双效萃取精馏工艺较普

通萃取精馏更节能ꎬ节能率为 １４􀆰 ９１％ꎮ
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　 　 无水乙醇是指液体中乙醇的质量分数不能小于

９９􀆰 ８％ꎬ作为一种重要的化工原料ꎬ广泛应用于精细

化工、制药、电子和航天等行业[１－３]ꎮ 随着新型汽车

环保燃料的发展ꎬ乙醇汽油的需求也越来越大ꎬ因
此ꎬ无水乙醇的需求量变得更大[４]ꎮ 目前ꎬ研究者

主要通过采用共沸精馏法[５]、膜分离法[６]、分子筛

吸附法[７]和萃取精馏法[８] 来分离乙醇与水来最终

得到无水乙醇ꎬ其中萃取精馏法具有很多优点ꎬ如消

耗的能量较少ꎬ对环境的污染较小ꎬ工艺设备简易

等[９]ꎮ 萃取精馏是指加入一种萃取剂到不易分离

的混合物中ꎬ改变分离组分间的挥发对ꎬ使难分离组

分的挥发度变大ꎬ从而将其分离出去[１０]ꎮ 萃取精馏

的生产工艺主要有普通萃取精馏和多效萃取精馏ꎬ
其中多效精馏是一种精馏节能工艺[１１]ꎮ 近年来ꎬ通
过对其理论的不断深入研究ꎬ在工业生产中得到了

广泛应用ꎮ 多效萃取精馏工艺主要是指将单塔分成

能位不同的多塔ꎬ将能位较高塔的能量用于能位较

低塔[１２]ꎬ最终达到节能的目的ꎮ 双效精馏作为多效

精馏中最普遍的一种ꎬ技术成熟ꎬ节能效果明显[１３]ꎮ
其中ꎬ双效萃取精馏中有 ３ 种类型ꎬ分别为顺流型、

平流型和逆流型[１４]ꎬ其中顺流型比其他 ２ 种类型更

加节能ꎮ 萃取精馏中萃取剂有着重要作用ꎬ高建

等[１５]曾指出可以通过甘油萃取乙醇与水ꎮ Ｓｏｕｚａ
等[１６]ꎬ常压下采用甘油萃取乙醇与水ꎬ研究发现甘

油是乙醇与水的理想萃取剂ꎮ
本文中将通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟ꎬ以甘油为萃取

剂ꎬ采用普通萃取精馏工艺和双效萃取精馏 ２ 种工

艺制备无水乙醇ꎮ

１　 萃取精馏的模拟

１􀆰 １　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟的工艺流程

图 １ 和图 ２ 分别是普通萃取精馏工艺流程和双

效萃取工艺流程ꎬ其中乙醇水溶液和甘油将分别从

萃取精馏塔(Ｆ１)的底部和顶部进入塔内ꎬＦ１ 塔顶

馏出高纯度的乙醇ꎬ而 Ｆ１ 塔釜馏出的是甘油和水溶

液ꎬ并直接进入萃取剂回收塔(Ｆ２)的中部ꎬ然后ꎬＦ２
塔顶馏出高纯度的水ꎬＦ２ 塔釜馏出高纯度的甘油ꎬ
最后ꎬＦ２ 塔釜流出液冷却降温后ꎬ将重新返回 Ｆ１
中ꎻ而对于双效萃取精馏工艺ꎬ最大的不同就是ꎬ高
压萃取精馏塔(Ｔ１)塔顶馏出乙醇气体将与常压萃
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取精馏塔( Ｔ２) 塔釜流出液中一部分通过换热器

(Ｈ１)进行换热ꎬ将乙醇气体冷凝为液体ꎬＴ２ 塔釜液

体吸收热量后ꎬ重新返回到 Ｔ２ 中ꎬ从而达到节能的

目的ꎮ

图 １　 普通萃取精馏工艺

图 ２　 双效萃取精馏工艺

１􀆰 ２　 过程模拟与优化

在模拟计算过程中ꎬ物性方法的选择尤为重要ꎬ
对计算结果物理性能的准确程度有一定的影响ꎮ 在

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中有许多种物性方法ꎬ其中极性和非极

性化合物的混合物可以通过使用 ＮＲＴＬ 物性来模

拟ꎬ而且能够准确模拟非理想溶液的 ＶＬＥ 和 ＬＬＥ 性

质[１７－１９]ꎮ 通过 ＲＫ 方程来计算气相中的逸度系

数[２０]ꎬ因此本文中选择的物性方法为 ＮＲＴＬ－ＲＫꎬ既
包含有活度系数 ＮＲＴＬ 方程ꎬ又包含有逸度系数 ＲＫ
方程ꎮ
１􀆰 ３　 进料组成及模拟条件

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟时ꎬ所有塔将采用精馏核算和

设计的严格模型(ＲｅｄＦＲａｃ)ꎬ此模型可用于多股进

料与侧线采出的模拟ꎮ 根据文献资料及精馏简捷计

算模块(ＤＳＴＷＵ)确定 Ｔ２ 塔 ＲｅｄＦＲａｃ 模块所需的理

论塔板数和回流比等基本参数ꎮ 根据文献资料及经

验值对 Ｔ１ 塔的理论塔板数和回流比进行初步确定ꎮ
２ 种工艺的进料方式都采用泡点进料ꎮ 乙醇与水溶

液的进料流量为 １００ ｋｇ / ｈꎬ乙醇和水的质量分数分

别为 ８０％和 ２０％ꎬ普通萃取精馏两塔的操作压力为

０􀆰 １ ＭＰａꎬ双效萃取精馏三塔中ꎬＴ１ 的操作压力为

０􀆰 ６ ＭＰａꎬＴ２ 和 Ｔ３ 的操作压力为 ０􀆰 １ ＭＰａꎮ

２　 不同萃取精馏工艺操作参数及结果的比较

通过 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 工具对全塔理论板数、甘油流

量、甘油进料位置和原料进料位置进行优化得到相

应参数ꎬ最后调整回流比使无水乙醇产品达到国标

工业用无水乙醇优等品规定的质量分数≥９９􀆰 ９８％ꎬ
优化后的结果如表 １ 所示ꎮ

表 １　 不同工艺优化后的各工艺参数

　
普通萃取精馏 双效萃取精馏

Ｆ１ Ｆ２ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３

全塔理论板数 ２９ １１ ２２ ２５ １０

甘油流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９０ — ７ ９３ —
甘油进料位置 ３ — ３ ３ —
原料进料位置 ２５ ３ ２１ １９ ３
回流比 １􀆰 ７０ ０􀆰 ２９ ２􀆰 ００ １􀆰 ７０ ０􀆰 ５０
乙醇质量分数 / ％ ９９􀆰 ９９ — ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９９ —
水质量分数 / ％ — ９９􀆰 ９６ — — ９９􀆰 ９６
塔釜热负荷 / ｋＷ ４１􀆰 ７６ ２３􀆰 ０１ １􀆰 ９３ ３２􀆰 ０３ １０􀆰 ６３

通过表 １ 可以发现ꎬ双效萃取精馏工艺要比普

通萃取精馏的能量消耗少很多ꎬ因此双效萃取精馏

工艺更加节能ꎬ故进一步对双效萃取精馏工艺进行

优化ꎮ

３　 过程的模拟与优化

通过表 １ 发现ꎬ２ 工艺都可以制备出质量分数

为 ９９􀆰 ９９％的乙醇ꎬ其中双效萃取精馏工艺能耗较

低ꎬ因此ꎬ将继续对双效萃取精馏工艺的操作参数进

一步进行优化ꎬ根据原始数据的优化结果ꎬ萃取剂在

Ｔ１ 和 Ｔ２ 的加入量分别为 ７、９３ ｋｇ / ｈꎬＴ１ 的理论塔

板数为 ２２ꎬ原料和萃取剂的进料位置为 ３、２１ꎬＴ２ 理

论塔板数为 ２５ꎬ原料和萃取剂的进料位置为 ３、１９ꎬ
最终都可以馏出质量分数为 ９９􀆰 ９９％的乙醇ꎮ 然

后ꎬ通过 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 工具研究不同参数对 Ｔ１ 塔顶馏

出乙醇质量分数、Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数、Ｔ３ 塔

顶馏出水质量分数和 Ｔ１、Ｔ２、Ｔ３ 的总能量的影响ꎮ
３􀆰 １　 高压萃取精馏塔优化

３􀆰 １􀆰 １　 理论板数影响

图 ３ 为 Ｔ１ 理论塔板数对乙醇气体(液体)质量

分数及总能耗的影响ꎬ当 Ｔ１ 塔板数为 ２０ 时ꎬＴ２ 馏

出液的质量分数保持不变ꎬＴ１ 和 Ｔ３ 顶部馏出液的

质量分数都达到最高ꎬ而且总能量也降到最低ꎬ在塔

􀅰２２２􀅰
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板数为 ２３ 时ꎬ总能量最低和馏出质量分数最高ꎬ所
以ꎬＴ１ 的理论塔板数为 ２３ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ３　 Ｔ１ 理论塔板数对乙醇气体(液体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 １􀆰 ２　 萃取剂进料位置影响

图 ４ 为 Ｔ１ 萃取剂进料位置对乙醇气体(液体)
质量分数及总能耗的影响ꎬ萃取由第 ３ 块塔板进料

时ꎬＴ２ 馏出液的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部

馏出液的质量分数将慢慢减小ꎬ而总能量则慢慢增

加ꎬ因此ꎬ萃取剂的最佳进料塔板为第 ３ 块塔板ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ４　 Ｔ１ 萃取剂进料位置对乙醇气体(液体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 １􀆰 ３　 原料进料位置影响

图 ５ 为 Ｔ１ 原料进料位置对乙醇气体(液体)质
量分数及总能耗的影响ꎬ原料进料位置与萃取剂的

　 　 　 　 　 　 　

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ５　 Ｔ１ 原料进料位置对乙醇气体(液体)
质量分数及总能耗的影响

进料位置相反ꎬＴ２ 馏出液的质量分数保持不变ꎬＴ１
和 Ｔ３ 顶部馏出液的质量分数随着塔板的下移逐渐

增大ꎬ而且总能量则是逐渐降低ꎬ所以ꎬ原料的进料

塔板为第 ２２ 块塔板ꎮ
３􀆰 １􀆰 ４　 回流比影响

图 ６ 为 Ｔ１ 回流比对乙醇气体(液体)质量分数

及总能耗的影响ꎬ随着回流比的增大ꎬＴ２ 馏出液的

质量分数保持不变ꎬＴ１ 和 Ｔ３ 顶部馏出液的质量分

数慢慢增大最后保持不变ꎬ而且总能量则是一直增

大ꎬ考虑到能耗ꎬ回流比选择 ２􀆰 ０ 最为合适ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ６　 Ｔ１ 回流比对乙醇气体(液体)质量分数

及总能耗的影响

３􀆰 ２　 常压萃取精馏塔优化

３􀆰 ２􀆰 １　 理论板数影响

图 ７ 为 Ｔ２ 理论塔板数对乙醇液体(气体)质量

分数及总能耗的影响ꎬ当 Ｔ２ 塔板数为 ２４ 时ꎬＴ１ 馏

出液的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部馏出液的

质量分数将达到最高ꎬ而且总能量也降到最低ꎬ所
以ꎬＴ２ 的理论塔板数为 ２５ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ７　 Ｔ２ 理论塔板数对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 ２􀆰 ２　 萃取剂进料位置影响

图 ８ 为 Ｔ２ 萃取剂进料位置对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响ꎬ随着萃取进料塔板的下

移ꎬＴ１ 馏出液的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部

馏出液的质量分数都先保持最高ꎬ然后逐渐下降ꎬ而

􀅰３２２􀅰
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且总能量则是慢慢增大直接达到最高保持不变ꎬ所
以ꎬＴ２ 萃取最佳的进料塔板为第 ３ 块ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ８　 Ｔ２ 萃取剂进料位置对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 ２􀆰 ３　 原料进料位置影响

图 ９ 为 Ｔ２ 原料进料位置对乙醇液体(气体)质
量分数及总能耗的影响ꎬ随着进料塔板的下移ꎬＴ１
馏出液的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部馏出液

的质量分数将先增大后降低ꎬ而且总能量则是先降

低后增大ꎬ所以ꎬＴ２ 原料的最佳进料塔板为第 １８ 块

塔板ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 ９　 Ｔ２ 原料进料位置对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 ２􀆰 ４　 回流液进料位置影响

图 １０ 为 Ｔ２ 回流液体进料位置对乙醇液体(气
　 　 　 　 　 　 　

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 １０　 Ｔ２ 回流液体进料位置对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响

体)质量分数及总能耗的影响ꎬ随着进料塔板的下

移ꎬＴ１ 馏出液的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部

馏出液的质量分数逐渐增大直至达到最大保持不

变ꎬ而且总能量则是慢慢降低到保持不变ꎬ所以ꎬＴ２
回流液体的最佳进料塔板为第 ２０ 块塔板ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ５　 回流比影响

图 １１ 为 Ｔ２ 回流比对乙醇液体(气体)质量分

数及总能耗的影响ꎬ随着回流比的增大ꎬＴ１ 馏出液

的质量分数保持不变ꎬＴ２ 和 Ｔ３ 顶部馏出液的质量

分数逐渐增大直至达到最大保持不变ꎬ而且总能量

则是一直增大ꎬ考虑能耗问题ꎬ所以ꎬＴ２ 最佳回流比

为 １􀆰 ４ꎮ

１—Ｔ２ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ２—Ｔ１ 塔顶馏出乙醇质量分数ꎻ
３—Ｔ３ 塔顶馏出水质量分数ꎻ４—总能量

图 １１　 Ｔ２ 回流比对乙醇液体(气体)
质量分数及总能耗的影响

３􀆰 ３　 能耗

表 ２ 为双效萃取精馏工艺与普通萃取精馏工艺

中各塔能耗比较ꎬ发现双效萃取精馏工艺节能明显ꎬ
且节能率为 １４􀆰 ９１％ꎬ其中节能一部分的原因是由

于 Ｔ１ 和 Ｔ２ 中能量的交换ꎬ而 Ｆ１ 顶部气体和 Ｆ２ 塔

釜流出液气交换的热量为 １􀆰 ０４ ｋＷꎮ
表 ２　 ２ 种工艺的各塔能热负荷

　
普通萃取精馏 双效萃取精馏

Ｆ１ Ｆ２ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３

冷凝器热负荷 / ｋＷ ５１􀆰 ０７ １５􀆰 ３８ ２􀆰 ０７ ４２􀆰 ５７ １５􀆰 ３８

再沸器热负荷 / ｋＷ ４１􀆰 ７６ ２３􀆰 ０１ １􀆰 ９３ ２６􀆰 ７０ ２３􀆰 ０１

总负荷 / ｋＷ １３１􀆰 ２２ １１１􀆰 ６６

节能率 / ％ ０ １４􀆰 ９１

４　 结果与讨论

通过使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ采用甘油为萃取剂ꎬ
在双效萃取精馏工艺条件下ꎬ制备无水乙醇ꎬ通过优

化ꎬ工艺最终的操作参数为:Ｔ１、Ｔ２ 的理论塔板数为

２３、２５ꎬ萃取进料流量分别为 ７、９３ ｋｇ / ｈꎬＴ１ 中ꎬ萃取

􀅰４２２􀅰
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剂和原料的进料塔板为第 ３ 块和第 ２２ 块ꎬ回流比为

２􀆰 ０ꎬ而 Ｔ２ 中ꎬ萃取剂、原料和回流液体的进料塔板

分别为第 ３ 块、第 １８ 块和第 １９ 块ꎬ回流比则为 １􀆰 ４ꎬ
然后ꎬ可以制备质量分数为 ９９􀆰 ９９％的乙醇ꎬ而且甘

油的回收率高ꎬ相比普通萃取精馏工艺节能率为

１４􀆰 ９１％ꎮ 因此ꎬ从能耗方面考虑ꎬ双效萃取精馏工

艺制备无水乙醇更加合适ꎮ
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