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萃取精馏隔壁塔分离正丁醇 －苯 －水的模拟与优化
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摘　 要: 含正丁醇和苯的废水中存在多个共沸体系ꎬ为有效回收废水中的正丁醇和苯ꎬ将萃取

精馏隔壁塔用于正丁醇 － 苯 － 水三元体系的分离ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对工艺过程进行模拟

与优化ꎮ 选用非随机双液体(ＮＲＴＬ)方程作为热力学模型ꎬ通过分析不同萃取剂对该共沸体系

的汽液平衡关系及表面电荷密度的影响情况ꎬ优选出乙二醇作为萃取剂ꎬ实现了正丁醇 － 苯 － 水

体系的分离ꎬ水、正丁醇和苯的纯度均达到 ９９􀆰 ９％ ꎻ以年总费用(ＴＡＣ)作为优化目标ꎬ采用序贯

迭代方法对工艺流程进行优化ꎬ确定了最优工艺参数ꎬ优化后最小 ＴＡＣ 为 ３􀆰 ４０２ × １０６ 美元ꎮ 研

究结果可为隔壁塔精馏技术在三元共沸体系分离中的实际应用提供一定的理论指导ꎮ
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　 　 随着经济的快速发展ꎬ废水排放问题日益突

出ꎬ对废水中的有价组分进行回收利用以减少环境

污染和资源浪费是近年来的研究热点ꎮ 正丁醇和

苯是重要的有机化工原料ꎬ广泛用于化工、医药、食



品及能源等领域[１ － ２]ꎮ 含正丁醇和苯的废水中存

在多个共沸体系ꎬ且组分间极性差异较大ꎬ采用常

规的精馏方法能耗高、经济性差ꎬ较难实现高纯度

分离ꎬ亟需开发一种高效节能的特殊精馏工艺ꎮ
热耦合精馏[３] 是一种节能强化技术ꎬ通过重

构多塔系统的能量流ꎬ利用不同塔的温度梯度实

现热量直接耦合ꎬ即将高温塔的塔顶蒸汽直接作

为低温塔的塔釜再沸热源ꎬ替代传统独立传热模

式ꎬ以减少蒸汽与冷却水消耗ꎮ 隔壁塔[４] 是集成

化的热耦合精馏设备ꎬ通过在塔内设置垂直隔板

将单塔分隔为精馏段、提馏段与中间进料段 /侧线

采出段ꎬ将传统多塔流程集成于单塔ꎬ在同一塔内

完成多组分分段分离ꎬ既实现塔内热量耦合利用ꎬ
又避免组分二次混合与设备冗余ꎮ 隔壁塔内进行

的分离过程在热力学上等效于一种完全热耦合精

馏[５]ꎬ兼具能量集成与设备集成的特点ꎬ趋近于热

力学理想状态ꎬ不仅可大幅降低能耗ꎬ还能有效减

少设备投资成本 [６ － ７]ꎮ
目前对于隔壁塔分离工艺方面的研究已取得

一定进展ꎮ 刘澳琦等[８]将隔壁塔用于萃取精馏分

离环己烷 － 环己烯体系ꎬ与普通萃取精馏流程相

比ꎬ实现了年度总费用(ＴＡＣ)减少 ９􀆰 ４６％ ꎬ碳排

放减少 １７􀆰 ２５％ ꎮ Ｈｕａｎｇ 等[９] 利用隔壁塔分离乙

酸乙酯 －异丙醇 － 水体系ꎬ相比三塔萃取精馏工

艺ꎬＴＡＣ 降低了 ４６􀆰 ０１％ ꎬ热力学效率由 ５􀆰 ４％ 提

升至 ４３􀆰 ６４％ ꎮ Ｐａｎ 等[１０] 将隔壁塔用于苯酚 － 吡

啶体系的分离ꎬ实现了 ＴＡＣ 降幅 ２６􀆰 ９７％ 、酸性气

体排 放 总 量 降 低 ３９􀆰 ９８％ 、 热 力 学 效 率 提 高

５４􀆰 ７２％ ꎮ 然而ꎬ将隔壁塔技术用于正丁醇 － 苯 －
水体系的分离尚未见相关报道ꎮ

本文采用隔壁塔萃取精馏分离正丁醇 － 苯 －
水三元体系ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件对工

艺过程进行模拟与优化ꎬ实现从废水中回收高纯

度的正丁醇和苯ꎮ 本研究的创新之处在于:首次

提出将隔壁塔技术用于该三元体系的分离ꎬ实现

萃取精馏过程的热量耦合利用ꎻ创新性地结合相

对挥发度分析与表面电荷密度分析ꎬ更科学合理

地确定最优萃取剂ꎮ 首先ꎬ选取非随机双液体

(ＮＲＴＬ)方程作为本文研究体系的热力学模型ꎬ
通过模拟计算值与实验值间的均方根偏差验证热

力学方程的准确性ꎻ然后ꎬ通过相对挥发度分析和

表面电荷密度分析对萃取剂进行筛选ꎬ确定最优

萃取剂ꎻ最后ꎬ以最小化 ＴＡＣ 为目标ꎬ采用序贯迭

代方法对流程进行优化ꎬ确定最优工艺参数ꎬ使分

离过程更具经济性ꎮ

１　 物性方法及萃取剂的选择

１􀆰 １　 物性方法的选择
物性方法是化工流程模拟的基础ꎬ是用于计算

某体系热力学性质的完整框架ꎬ其选择直接影响模

拟结果的准确性ꎮ 热力学模型是物性方法的核心组

成部分ꎬ聚焦于相平衡关系的定量计算ꎬ是实现化工

过程模拟的关键依据ꎮ 在选择物性方法时ꎬ必须系

统考虑组分、压力和温度等条件ꎬ充分评估不同方法

的适用性和局限性ꎮ 本文研究的正丁醇 －苯 －水三

元体系中水与有机物之间存在部分互溶区ꎬ而 ＮＲＴＬ
方程是计算多组分体系(包括完全互溶和部分互溶

体系)相平衡最常用的模型之一[１１]ꎬ能够准确描述分

子间的相互作用ꎬ可靠预测汽液与液液平衡关系ꎮ
因此ꎬ本文采用 ＮＲＴＬ 方程进行后续模拟ꎮ

为验证所选物性方法的可靠性ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 计算苯 －水、正丁醇 － 水、正丁醇 － 苯三个二

元体系在压力为 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 时的平衡温度与平

衡组成ꎬ并将模型预测结果与文献[１２ －１４]中的实

验数据进行对比ꎬ结果如图１所示ꎬ图中变量ｙ(ｘ)

图 １　 ＮＲＴＬ 模型预测汽液平衡关系与实验数据的对比

Ｆｉｇ. １　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｎ ｖａｐｏｒ￣ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｒｅｌａｔｉｏｎｓｈｉｐ ｏｆ ｄａｔａ ｐｒｅｄｉｃｔｅｄ ｂｙ ＮＲＴＬ ｍｏｄｅｌ ａｎｄ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｄａｔａ
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表示二元体系中轻组分的汽相(液相)组成ꎬＴ 为

平衡温度ꎮ 由图 １ 可见ꎬ基于 ＮＲＴＬ 模型的预测

值与实验值吻合良好ꎬ本文选择的物性方法比较

可靠ꎮ
进一步通过均方根偏差[１５] 量化分析ꎬ平衡组

成及平衡温度的均方根偏差计算式为

ｙＲＭＳＤ ＝ ∑
Ｎ

ｋ ＝１

(ｙｅｘｐ
ｋ － ｙｃａｌ

ｋ ) ２

Ｎ (１)

ＴＲＭＳＤ ＝ ∑
Ｎ

ｋ ＝１

(Ｔｅｘｐ
ｋ － Ｔｃａｌ

ｋ ) ２

Ｎ (２)

式中:ｙＲＭＳＤ表示汽相中轻组分的平衡组成均方根

偏差ꎬ用于量化模型预测的汽相平衡组成与实验

值的吻合程度ꎬ该数值越小表示预测精度越高ꎻ
ＴＲＭＳＤ表示平衡温度的均方根偏差ꎻｙｅｘｐ

ｋ 表示第 ｋ
组实验数据中轻组分在汽相中的平衡组成ꎻｙｃａｌ

ｋ 表

示通过 ＮＲＴＬ 模型计算得到的第 ｋ 组数据中轻组

分的汽相平衡组成ꎻＴｅｘｐ
ｋ 表示第 ｋ 组实验数据中的

相平衡温度ꎻＴｃａｌ
ｋ 表示通过 ＮＲＴＬ 模型计算得到的

第 ｋ 组数据中相平衡温度ꎻＮ 表示用于验证的实

验数据组数(样本总量)ꎮ
均方根偏差计算结果如表 １ 所示ꎮ 由表 １ 可

见ꎬ三个二元共沸体系的汽液平衡实验数据与

ＮＲＴＬ 模型预测数据的均方根偏差均接近于 ０ꎬ表
明 ＮＲＴＬ 模型可准确描述正丁醇 －苯 － 水体系的

汽液平衡关系ꎬ适用于该体系的精馏过程模拟与

计算ꎮ

表 １　 ＮＲＴＬ 模型预测结果与实验数据的均方根偏差

Ｔａｂｌｅ １　 ＲＭＳＤ ｒｅｓｕｌｔｓ ｂｅｔｗｅｅｎ ＮＲＴＬ ｍｏｄｅｌ
ｐｒｅｄｉｃｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｄａｔａ

二元共沸体系 ｙＲＭＳＤ ＴＲＭＳＤ / Ｋ

苯 － 水 ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０５８

正丁醇 － 水 ０􀆰 ００６ ０􀆰 ３４１

正丁醇 － 苯 ０􀆰 ００５ ０􀆰 ４５７

　 　 本文应用 ＮＲＴＬ 模型进行相平衡计算时各组

分间的二元交互作用参数如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 ＮＲＴＬ 模型的二元交互作用参数

Ｔａｂｌｅ ２　 Ｂｉｎａｒｙ ｉｎｔｅｒａｃｔｉｏｎ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ＮＲＴＬ ｍｏｄｅｌ

组分 ｉ 组分 ｊ Ａｉｊ Ａｊｉ Ｂｉｊ Ｂｊｉ

正丁醇 苯 － ０􀆰 ９７８ ０􀆰 ０５０ ３２３􀆰 ８６０ ５１９􀆰 ５８３

正丁醇 水 － ２􀆰 ０４０ １３􀆰 １１０ ７６３􀆰 ８６９ － ３ ３３８􀆰 ９５０

苯 水 ４５􀆰 １９０ １４０􀆰 ０８７ ５９１􀆰 ３６７ － ５ ９５４􀆰 ３１０

正丁醇 二甲基亚砜 ０ ０ ４１２􀆰 ０７４ － ４８９􀆰 ２３５

苯 二甲基亚砜 ０ ０ ３５７􀆰 ７３９ ９８􀆰 ９８８

水 二甲基亚砜 － １􀆰 ２４４ １􀆰 ７５２ ５８６􀆰 ８０１ － １ １３０􀆰 ２２０

正丁醇 乙二醇 １􀆰 ２１７ ５􀆰 ３９９ ６􀆰 ２６８ － １ ９４７􀆰 ４６０

苯 乙二醇 － １􀆰 １６０ － ０􀆰 ０９１ １ ０４０􀆰 １６７ ４９０􀆰 ９７１

水 乙二醇 ０􀆰 ３４７ － ０􀆰 ０５６ ３４􀆰 ８２３ － １４７􀆰 １３７

苯 Ｎ￣甲基吡咯烷酮 ３􀆰 ５７１ － ３􀆰 ２９８ － １ ２９０􀆰 ５２０ １ ３０８􀆰 ７３９

水 Ｎ￣甲基吡咯烷酮 ７􀆰 ４０８ － ２􀆰 ２４３ － ２ ２７９􀆰 ９６０ ５３３􀆰 ８４７

二甲基亚砜 乙二醇 ０ ０ １２５􀆰 ２８０ － ４０７􀆰 ９９１

乙二醇 Ｎ￣甲基吡咯烷酮 ０ ０ － ３８７􀆰 １２１ ２６１􀆰 ４７９

水 二甲基亚砜 ０􀆰 ５２８ ０􀆰 ８９１ － ３００􀆰 ００８ － ２３６􀆰 ０５８

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 水 １􀆰 ８７２ － ０􀆰 ９５６ － ４２３􀆰 ５００ １８５􀆰 ２００

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 苯 １􀆰 ２０５ － ０􀆰 ４８７ － ２８６􀆰 ３００ １０２􀆰 ７００

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 正丁醇 ０􀆰 ９８２ － ０􀆰 ６１３ － ２１５􀆰 ８００ １５６􀆰 ４００

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 二甲基亚砜 ０􀆰 ３２５ ０􀆰 ０８９ － ８５􀆰 ６００ ２２􀆰 ３００

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 乙二醇 ０􀆰 ７５６ － ０􀆰 ３２１ － １９８􀆰 ４００ ９５􀆰 ７００

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺 Ｎ￣甲基吡咯烷酮 ０􀆰 ２１５ ０􀆰 ０７６ － ５２􀆰 ３００ １８􀆰 ９００

１􀆰 ２　 萃取剂的选择
萃取精馏是一种通过引入萃取剂改变混合物

中各组分的相对挥发度ꎬ从而实现高效分离的技

术ꎬ萃取剂的选择直接影响最终的分离效果ꎮ
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本文以相对挥发度为核心筛选指标ꎬ系统评

估不同萃取剂对正丁醇 － 水、苯 － 水以及正丁

醇 － 苯三个二元共沸体系的分离效果ꎮ 相对挥

发度是描述混合物中两个组分分离难易程度的核

心热力学参数ꎬ相对挥发度越大ꎬ混合物中两个组

分越容易分离ꎮ 设定萃取剂与进料量之比为 １∶ １
(物质的量比)ꎬ计算各体系加入不同萃取剂后的

相对挥发度变化ꎬ依据能有效打破共沸现象且不

引入新共沸物的原则ꎬ初步筛选出能显著提升分

离效果的候选萃取剂ꎮ 为深入理解萃取剂的作用

机理并验证基于相对挥发度的筛选结果ꎬ进一步

利用 ＣＯＳＭＯ￣ＳＡＣ 模型[１６] 计算各萃取剂的表面

电荷密度ꎬ分析分子间相互作用特性与分离性能

的关联ꎮ
选择乙二醇(ＥＧ)、Ｎ￣甲基吡咯烷酮(ＮＭＰ)、

ＮꎬＮ￣二甲基乙酰胺(ＤＭＡＣ)和二甲基亚砜(ＤＭ￣
ＳＯ)作为候选萃取剂ꎬ计算采用不同萃取剂时的

二元体系汽液平衡关系ꎬ用 ｙ￣ｘ 相图表示ꎬ如图 ２
所示ꎮ ｙ￣ｘ 相图表示在一定压力下ꎬ汽液两相平衡

时易挥发组分在汽相中的组成(ｙ)与其在液相中

的组成(ｘ)之间的关系ꎮ 相对挥发度越大ꎬｙ￣ｘ 曲

线离对角线越远ꎬ混合物越易分离ꎬ反之越难分

离ꎮ 由图 ２ 可见ꎬ加入 ＥＧ、ＮＭＰ、ＤＭＡＣ 和 ＤＭ￣
ＳＯ 均能改变相图形状ꎬ表现出不同程度的分离效

果ꎮ 由图 ２(ａ)中苯 － 水体系的 ｙ￣ｘ 相图可知:加
入 ＮＭＰ 和 ＤＭＡＣ 后 ｙ￣ｘ 曲线均与对角线有交点ꎬ
说明 ＮＭＰ 和 ＤＭＡＣ 作为萃取剂会引入新的共沸

物ꎬ与 ＤＭＳＯ 相比ꎬ以 ＥＧ 为萃取剂时的 ｙ￣ｘ 曲线

更远离对角线ꎬ且与对角线无交点ꎮ 由图 ２(ｂ)中
正丁醇 － 水体系的 ｙ￣ｘ 相图可知:ＥＧ、ＤＭＡＣ、
ＤＭＳＯ 三种萃取剂均可使正丁醇与水得到分离ꎬ
但以 ＥＧ 为萃取剂时效果最好ꎮ 由图 ２(ｃ)中正丁

醇 －苯体系的 ｙ￣ｘ 相图可知:与 ＮＭＰ 和 ＤＭＡＣ 相

比ꎬ以 ＤＭＳＯ 和 ＥＧ 作为萃取剂时的 ｙ￣ｘ 平衡曲

线距对角线明显更远ꎬ两者中以 ＥＧ 为萃取剂时

的分离效果更好ꎮ 因此ꎬ四种萃取剂中以 ＥＧ 作

为萃取剂时表现最为突出ꎬ加入 ＥＧ 能显著提高

各二元体系的相对挥发度ꎬ且未引入新共沸物ꎮ
此外ꎬＥＧ 采购成本更低ꎬ以 ＥＧ 为萃取剂更具经

济优势ꎮ 本文选择 ＥＧ 为萃取剂ꎮ

图 ２　 采用不同萃取剂时二元体系的 ｙ￣ｘ 相图

Ｆｉｇ. ２　 Ｐｈａｓｅ ｄｉａｇｒａｍｓ ｏｆ ｙ￣ｘ ｆｏｒ ｂｉｎａｒｙ ｓｙｓｔｅｍｓ ｕｎｄｅｒ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｅｎｔｒａｉｎｅｒｓ

　 　 为验证上述以相对挥发度为依据的筛选结

果ꎬ并从分子层面理解 ＥＧ 作为萃取剂的优势ꎬ本
文进一步利用 ＣＯＳＭＯ￣ＳＡＣ 模型进行定量分析ꎮ
首先由 Ｍａｔｅｒｉａｌｓ Ｓｔｕｄｉｏ 软件的 ＤＭｏｌ３ 量子化学

模块对待筛选萃取剂的分子结构进行优化ꎬ获得

低能量稳定构型ꎬ然后采用密度泛函理论计算待

筛选萃取剂的 ＣＯＳＭＯ 电荷密度ꎬ选用 ＶＷＮ￣ＢＰ
泛函和 ＤＮＰ３􀆰 ５ 基组[１７]ꎮ 图 ３ 所示为计算得到的

各萃取剂表面电荷密度分布ꎬ图中分为三个区域ꎬ
中间部分为非极性区域ꎬ左侧为氢键供体区ꎬ右侧

为氢键接收区ꎮ ＥＧ 的表面电荷密度分布在氢键

供体区和接收区均表现出明显的强极性峰ꎬ说明

ＥＧ分子可同时作为氢键供体和受体ꎬ其他萃取剂

图 ３　 不同萃取剂的表面电荷密度分布

Ｆｉｇ. ３　 Ｔｈｅ ｓｕｒｆａｃｅ ｃｈａｒｇｅ ｄｅｎｓｉｔｙ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ
ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｅｎｔｒａｉｎｅｒｓ
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在氢键供体区的极性峰明显弱于 ＥＧꎮ 对于本文

研究的正丁醇 －苯 －水体系ꎬＥＧ 是优异的氢键供

受体ꎬ能与极性水分子发生强烈的相互作用ꎬ可显

著增大水与其他两种物质间的相对挥发度ꎮ 通过

ＣＯＳＭＯ￣ＳＡＣ 模型分析ꎬ从分子相互作用的角度

进一步验证了基于相对挥发度的萃取剂筛选结

果ꎬ并阐明了 ＥＧ 作为最有效萃取剂的本质原因ꎮ

２　 流程模拟及优化

２􀆰 １　 萃取精馏隔壁塔的流程模拟
萃取精馏隔壁塔分离正丁醇 － 苯 － 水体系的

工艺流程如图 ４ 所示ꎮ 为搭建图 ４(ａ)所示的隔壁

塔模型ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中使用 ＲａｄＦｒａｃ、Ｈｅａｔｅｒ
等模块对正丁醇 － 苯 － 水体系的萃取精馏进行严

格流程模拟ꎬ建立如图 ４(ｂ)所示的萃取精馏隔壁

塔热力学等效模型ꎮ 设定进料流量为 １００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ
进料中正丁醇、苯、水的组成(物质的量分数)分别

为 ０􀆰 １、０􀆰 ４、０􀆰 ５ꎬ进料温度为 ３００ Ｋꎬ选用 ＥＧ 为萃

取剂ꎬ苯、正丁醇和水的分离要求为纯度 ９９􀆰 ９％ ꎮ

图 ４　 萃取精馏隔壁塔工艺流程

Ｆｉｇ. ４　 Ｆｌｏｗ ｓｈｅｅｔ ｏｆ ｅｘｔｒａｃｔｉｖｅ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ

　 　 本 工 艺 的 核 心 设 备 包 括 隔 壁 塔 主 塔

(ＭＡＩＮ)、隔壁塔副塔 (ＲＣ) 和萃取剂回收塔

(ＥＲＣ)ꎮ 原料(Ｆｅｅｄ)首先进入 ＭＡＩＮ 塔ꎬ在萃取

剂的作用下ꎬ塔顶(流量为 Ｄ１)分离出苯ꎬ塔底得

到水和 ＥＧ 的混合物(流量为 Ｂ１)ꎬ该混合物进入

ＥＲＣ 塔进行进一步分离ꎮ ＭＡＩＮ 塔侧线(流量为

Ｆｖ)以汽相形式采出ꎬ进入 ＲＣ 塔底部ꎬ在 ＲＣ 塔内

进一步分离ꎬ同时作为塔底蒸汽提供热量ꎬ在 ＲＣ
塔中萃取剂的作用下ꎬ塔顶(流量为 Ｄ２)分离出正

丁醇ꎬ塔底液相返回至 ＭＡＩＮ 塔ꎮ ＥＲＣ 塔的塔顶

馏出物(流量为 Ｄ３)主要为水ꎬ萃取剂 ＥＧ 由塔底

采出(流量为 Ｂ３)ꎬ通过循环再次进入 ＭＡＩＮ 塔和

ＲＣ 塔ꎮ 由于实际分离过程中会损失少量萃取剂ꎬ
由 ＥＲＣ 塔底流出的 ＥＧ 流量小于 ＭＡＩＮ 塔中输

入 ＥＧ 的流量ꎬ该物料不平衡问题将导致流程模

拟时无法收敛ꎮ 为确保整体物料平衡和模拟收

敛ꎬ在 ＥＧ 循环回路中加入补充流股(ＭＡＫＥＵＰ)ꎬ
用于补充损失的 ＥＧꎮ
２􀆰 ２　 萃取精馏隔壁塔的流程优化

采用序贯迭代法进行流程优化ꎬ以 ＴＡＣ 作为

经济性评价的核心指标ꎮ ＴＡＣ 的计算式为

ＴＡＣ ＝ ＴＣＣ / ３ ＋ ＴＯＣ (３)
式中:ＴＣＣ 表示投资费用ꎬ投资回收期为 ３ 年ꎻ
ＴＯＣ 表示操作费用ꎮ ＴＣＣ 主要包括精馏塔和换

热器等核心设备的费用ꎬＴＯＣ 主要包括生产过程

中蒸汽和冷却水的消耗费用ꎬ本文未考虑其他辅

助设备及运行成本ꎮ 蒸汽根据压力的大小分为低

压、中压和高压蒸汽ꎬ冷却水包括冷凝水与冷冻

水ꎬ在实际应用中根据不同温度要求选用相应等

级的蒸汽和冷却水ꎬ并按各等级价格计算能耗ꎮ
本文分离工艺中主要涉及低压蒸汽、高压蒸汽和

冷凝水的消耗ꎮ 高压蒸汽与低压蒸汽主要用于

ＭＡＩＮ 塔和 ＥＲＣ 塔的再沸器ꎬ其消耗量由再沸器

的热负荷和蒸汽温度决定ꎬ为保证足够的传热温

差ꎬ蒸汽饱和温度与塔底物料温度差大于 ２０ Ｋꎮ
冷凝水主要用于塔顶冷凝ꎬ其消耗量由冷凝器的

热负荷和冷凝水温度决定ꎮ 按照文献[１８]中提供

的经济评价模型计算 ＴＣＣ 和 ＴＯＣꎮ
为实现 ＴＡＣ 的最小化ꎬ本文采用序贯迭代算

法[１９]对萃取精馏隔壁塔工艺流程进行优化ꎬ优化

过程如图 ５ 所示ꎮ 整个优化过程分为三个阶段:
第一阶段ꎬ以 ＭＡＩＮ 塔进料板位置 ＮＦｅｅｄ、循环流股

进料板位置 ＮＳ１和回流比 ＲＲ１作为内部循环变量ꎬ
最小化ＭＡＩＮ 塔的能耗 ＱＭＡＩＮꎬ以ＭＡＩＮ 塔塔板数

ＮＭＡＩＮ作为外部循环变量ꎬ最小化 ＭＡＩＮ 塔的
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ＴＡＣꎻ第二阶段ꎬ以 ＲＣ 塔侧线抽出量 ＦＶ、循环流

股进料板位置 ＮＳ２作为内部循环变量ꎬ最小化 ＲＣ
塔的能耗 ＱＲＣꎬ以 ＲＣ 塔塔板数 ＮＲＣ作为外部循

环变量ꎬ最小化 ＲＣ 塔的 ＴＡＣꎻ第三阶段ꎬ以 ＥＲＣ

塔进料板位置 ＮＢ１、回流比 ＲＲ２ 作为内部循环变

量ꎬ最小化 ＥＲＣ 塔的能耗 ＱＥＲＣꎬ以 ＥＲＣ 塔的塔

板数 ＮＥＲＣ作为外部循环变量ꎬ最小化 ＥＲＣ 塔的

ＴＡＣꎮ

图 ５　 优化过程

Ｆｉｇ. ５　 Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ

　 　 循环流股流进 ＭＡＩＮ 塔的流量 Ｓ１ 预设值为

４５０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ循环流股流进 ＲＣ 塔的流量 Ｓ２ 预设

值为 ３５０ ｋｍｏｌ / ｈꎮ 模拟得到主要优化变量与 ＴＡＣ
的关系如图 ６ 所示ꎮ 由图 ６(ａ)中 ＭＡＩＮ 塔总塔

板数 ＮＭＡＩＮ与 ＴＡＣ 的关系曲线可知ꎬ随着 ＮＭＡＩＮ增

加ꎬＴＡＣ 上升ꎮ 一方面ꎬＮＭＡＩＮ增加ꎬ回流比 ＲＲ１减

小ꎬ再沸器热负荷降低ꎬＴＯＣ 下降ꎻ另一方面ꎬ
ＮＭＡＩＮ增加引起设备投资大幅增长ꎬ且其增幅超过

ＴＯＣ 的降幅ꎬ总体上 ＴＡＣ 呈上升趋势ꎮ 总塔板数

ＮＭＡＩＮ为 ８６ 时ꎬＴＡＣ 最小ꎮ

图 ６　 主要优化变量与 ＴＡＣ 关系图

Ｆｉｇ. ６　 Ｔｈｅ ｒｅｌａｔｉｏｎｓｈｉｐ ｄｉａｇｒａｍ ｂｅｔｗｅｅｎ ｍａｉｎ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｖａｒｉａｂｌｅｓ ａｎｄ ＴＡＣ

　 　 在优化 ＭＡＩＮ 塔总塔板数时ꎬ以 ５ 块塔板为

步长进行迭代计算获得 ＭＡＩＮ 塔的最小 ＴＡＣꎮ
模拟过程中发现ꎬ当 ＭＡＩＮ 塔板总数低于 ８６ 时ꎬ
迭代不收敛ꎬ无法实现所需的高纯度分离要求ꎮ

因此ꎬ图中塔板数取值范围为 ８６ ~ １００ꎮ
ＭＡＩＮ 塔优化后各参数分别为:ＮＭＡＩＮ ＝ ８６ꎬ

ＮＳ１ ＝ ５ꎬＮＦｅｅｄ ＝ ７４ꎬＲＲ１ ＝ ５􀆰 １５ꎮ 基于 ＭＡＩＮ 塔的优

化结果ꎬ进一步对 ＲＣ 塔进行优化ꎬ得到优化后的
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参数 ＮＲＣ ＝ ５０、ＮＳ２ ＝ １８ꎮ
基于 ＭＡＩＮ 塔和 ＲＣ 塔的优化结果ꎬ对 ＥＲＣ

塔进行优化ꎮ 由图 ６(ｂ)中 ＥＲＣ 塔塔板数 ＮＥＲＣ与

ＴＡＣ 的关系曲线可知ꎬ随着 ＮＥＲＣ增加ꎬＴＡＣ 上升ꎬ
ＮＥＲＣ为 ２０ 时ꎬＴＡＣ 最小ꎮ ＥＲＣ 塔优化后的各参

数分别为:ＮＢ１ ＝ １０ꎬＮＥＲＣ ＝ ２０ꎬＲＲ２ ＝ ５ꎮ 优化后该

工艺流程的最小 ＴＡＣ 为 ３􀆰 ４０２ × １０６ 美元ꎮ 图 ７
所示为优化后的工艺物料流程图ꎬ图中 ＩＤ１ 和

ＩＤ３ 分别表示 ＭＡＩＮ 塔和 ＥＲＣ 塔的塔径ꎮ

图 ７　 优化后的工艺物料流程图

Ｆｉｇ. ７　 Ｏｐｔｉｍｉｚｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓ ｍａｔｅｒｉａｌ ｆｌｏｗ ｄｉａｇｒａｍ

３　 结论

针对正丁醇 － 苯 － 水三元共沸体系分离难的

问题ꎬ创新性地将萃取精馏隔壁塔应用于正丁醇 －
苯 －水三元体系的分离ꎮ 通过实验数据与模拟计

算结果的严格对照ꎬ验证了采用 ＮＲＴＬ 物性方法

的可靠性ꎻ在萃取剂筛选上提出了相对挥发度分

析与 ＣＯＳＭＯ￣ＳＡＣ 模型表面电荷密度计算相结合

的方法ꎬ从微观层面阐明了 ＥＧ 作为最优萃取剂

的合理性ꎮ 工艺流程模拟与优化结果表明ꎬ本文

提出的分离工艺可使产品纯度达到 ９９􀆰 ９％ 以上ꎬ
优化后的最小 ＴＡＣ 为 ３􀆰 ４０２ × １０６ 美元ꎬ证实了

萃取精馏隔壁塔技术用于该复杂体系分离的高效

性与经济性ꎮ 研究结果可为工业实际生产提供重

要的理论依据和方法支持ꎮ
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