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摘摇 要: 异丁醇与环己烷是二元共沸物系,经过萃取剂的筛选,采用以苯胺为萃取剂的萃取精馏工艺分离异丁醇与

环己烷,基于全年总费用(TAC)最小的原则,利用 Aspen plus 对工艺流程进行模拟与优化,得到优化后的工艺参数:
萃取精馏塔理论板数 38 块,进料位置第 31 块板,萃取剂用量 39 kmol / h,萃取剂进料位置第 9 块板,回流比 0郾 517;
溶剂回收塔理论板数 20 块,进料位置第 13 块板,回流比 0郾 246。 结果表明,全年总费用比变压精馏更经济,TAC 降

低了 31郾 15% 。 本方法可为异丁醇与环己烷的工业分离提供理论依据。
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引摇 言

异丁醇作为合成气制取低碳醇工艺中的重要产

物之一[1],不仅可以用作溶剂,同时也是工业上重

要的有机原料。 环己烷可用作低碳醇脱水的夹带

剂,作为苯的替代品,它常用于脱润滑脂和脱漆剂,
还可以作为制造锦纶、环己醇和环己酮的原料[2]。

在常压下,环己烷和异丁醇会形成最低二元共

沸物,共沸组成 (质量分数) 为异丁醇 12郾 8% , 环

己烷 87郾 2% , 共沸温度为 79郾 42 益,因此采用常规

精馏方法很难实现二者的有效分离。 唐健红等[1]

测定了环己烷-乙醇-异丁醇三元气液相实验平衡

数据,并用 NRTL 热力学模型回归得到 3 套二元相

互作用参数,其气液相组成的计算值与实验值相吻

合。 乔树华等[3]选用乙醇作共沸剂,并将共沸精馏

工艺与变压精馏工艺在能耗与费用上进行了比较,
结果表明变压精馏更具环保和经济优势。 共沸物系

的分离一般有共沸精馏[4]、萃取精馏[5 - 6] 和变压精

馏[7]等。 本文采用萃取精馏工艺进行模拟研究,经
过萃取剂的筛选,选用苯胺作为萃取剂,以全年总费

用最低为经济优化目标函数,利用灵敏度分析工具

对萃取精馏的工艺参数进行了优化,获得了最佳的

工艺参数。

1摇 萃取精馏工艺流程

待分离物系从萃取精馏塔的中下部进入塔中,
萃取剂从塔的中上部进入塔内,二者充分接触后,塔
顶采出物料质量分数为 99郾 9% (质量分数,下同)的
环己烷,异丁醇与苯胺从塔釜经泵输送至溶剂回收

塔,在溶剂回收塔的塔顶可以得到 99郾 9% 的异丁

醇,溶剂回收塔的塔釜可以获得高纯度的萃取剂,经
过冷却器冷却后循环使用。 由于两塔塔顶馏出物会

夹带部分萃取剂,因此需要在循环物料中补充少量

萃取剂。 萃取精馏工艺流程如图 1 所示。

2摇 萃取剂的选择

在萃取精馏设计时,萃取剂的选择一般需要经

过严格的计算筛选[8 - 10]。 本文通过比较无限稀释

相对挥发度的大小来确定合适的萃取剂[11],即无限

稀释相对挥发度越大,分离越容易。 运用 Aspen
plus 软件的“Binary Analysis冶功能可以得到不同萃



图 1摇 萃取精馏工艺流程图

Fig. 1摇 Flow chart of the extractive distillation process
摇

取剂存在下的两组分无限稀释 K 值(K 为相平衡常

数),用式(1)便可计算出不同萃取剂下的无限稀释

相对挥发度。

a肄
i,j =

K肄
i,s

K肄
j,s

(1)

式中,a肄
i,j表示无限稀释相对挥发度;K肄

i,s表示少量 i
组分在溶剂中的无限稀释 K 值;K肄

j,s表示少量 j 组分

在溶剂中的无限稀释 K 值;i 表示环己烷,j 表示异

丁醇,s 表示萃取剂。
经过筛选,将 3 种常用的萃取剂—糠醛、苯胺和

环己醇进行比较,得到无限稀释 K 值与无限稀释相

对挥发度值,结果见表 1。 从表中可以看出,采用苯

胺作为萃取剂时,异丁醇-环己烷体系的无限稀释

相对挥发度最大。 同时,不同萃取剂的加入对共沸

物系的气液相平衡的影响如图 2 所示。 从图中可以

看出,苯胺的选择性最强,并且不与异丁醇或环己烷

形成共沸物,因此选用苯胺作为异丁醇-环己烷体

系的萃取剂。

表 1摇 萃取剂选取结果

Table 1摇 Selection of extractants

萃取剂 沸点 / 益 K肄
1,s K肄

2,s a肄
1,2

苯胺 184 4郾 50 1郾 50 3

环己醇 160郾 85 1郾 35 1郾 05 1郾 29

糠醛 161郾 7 5郾 61 3郾 08 1郾 82

摇 摇 通过剩余曲线可以判断萃取精馏分离的可能

性[12]。 图 3 为异丁醇-环己烷-苯胺的剩余曲线图,
图中的 3 个顶点分别为异丁醇、环己烷、苯胺,其中

异丁醇与环己烷形成最低二元共沸物,剩余曲线由

异丁醇-环己烷共沸物指向苯胺高沸物。 经分析图

x1—液相中环己烷摩尔分数; y1—气相中环己烷摩尔分数。

图 2摇 不同萃取剂对异丁醇与环己烷体系 y-x 相图的影响

Fig. 2摇 Effect of different extractants on y-x phase
diagram of the isobutanol鄄cyclohexane system

摇

图 3摇 异丁醇-环己烷-苯胺剩余曲线图

Fig. 3摇 Residual curve
摇

中存在 1 个不稳定点,3 个稳定节点,其中异丁醇-
环己烷共沸组成为鞍点,3 种纯物质为稳定节点,无
精馏边界线,表明苯胺存在下能够分离异丁醇-环

己烷混合物。

3摇 经济优化

本文的经济优化目标函数是全 年 总 费 用

(TAC),设备费用按文献[13]的方法计算,其中低

压蒸汽价格 15 美元 / t,高压蒸汽价格 20 美元 / t。 全

年总费用 CT计算公式为

CT = CV +
CF

TR
(2)

式中,CV表示能耗费用,美元 / t;CF表示设备费用,美
元 / t,主要包括精馏塔设备费用,冷凝器、冷却器和

再沸器设备费用;TR表示回收期,本文将其定义为

3 年。
萃取精馏塔的两个设计规定为:
(1)调节回流比使塔顶馏出液中环己烷的含量
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达到 99郾 9% (质量分数);
(2)调节塔釜采出量使得塔釜环己烷的含量小

于 0郾 01% (质量分数)。
溶剂回收塔的两个设计规定为:
(1)调节回流比使塔顶馏出液中异丁醇的含量

达到 99郾 9% (质量分数);
(2)调节塔釜采出量使得塔釜苯胺的含量大于

99郾 999% (质量分数)。

图 5摇 迭代优化程序图

Fig. 5摇 Iterative optimization program diagram

对于萃取精馏过程,从能耗与分离效率角度分

析,萃取剂的进料温度一般比萃取精馏塔的塔顶温

度低 5 ~ 15 益 [14 - 15],故将萃取剂的进料温度设定为

70 益。 在进行优化前,萃取剂的用量需满足产品纯

度的要求,固定萃取精馏塔的理论板数为 52 块,在
给定的萃取剂用量的条件下,萃取剂与新鲜原料在

最佳的进料位置进料,回流比的变化对产品纯度的

影响如图 4 所示。 在给定的萃取剂用量下,增大回

流比,萃取精馏塔塔顶环己烷的质量分数先增大后

减小;固定回流比,随着萃取剂用量的增加,环己烷

的质量分数增大。 故萃取剂的用量要大于或等于

31 kmol / h。

图 4摇 不同萃取剂用量下回流比对塔顶环己烷含量的影响

Fig. 4摇 The influence of reflux ratio on the content of
cyclohexane at the top of column with different
extractant dosages

萃取精馏过程的优化方法采用序贯迭代法,以
局部经济最优化为基础,再进行全局经济最优化。
迭代优化程序如图 5 所示。

萃取精馏塔的优化步骤如下:
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(1)设定满足分离要求的溶剂回收塔理论板数

NT2;
(2)给定萃取精馏塔的初始理论板数 NT1;
(3)给定初始的溶剂摩尔流量 S逸Smin;
(4)给定初始的新鲜原料进料位置 NF1,萃取剂

的进料位置 NFR,溶剂回收塔的进料位置 NF2;
(5)增加设计规定,通过调节萃取精馏塔的回

流比 R1和塔顶流出量 D1来满足塔顶和塔釜的环己

烷含量的设定值;
(6)返回步骤(4),调整 NF1、NFR、NF2使两塔的

再沸器热负荷之和最小,进行下一步;
(7)返回步骤(3),调整 S 使 TAC 最小,进行下

一步;
(8)返回步骤(2),调整 NT1使 TAC 达到最小值。
通过以上的优化过程可以获得最优的 NT1、NF1、

NFR、S。

摇 摇 溶剂回收塔优化步骤如下:
(1)固定好优化后的萃取精馏塔的工艺参数;
(2)给定初始理论板数 NT2;
(3)给定溶剂回收塔的初始进料位置 NF2;
(4)增加设计规定,通过调节溶剂回收塔的回

流比 R2和塔顶流出量 D2满足塔顶和塔釜的组分含

量达到设定值;
(5)调整 NF2使两塔的热负荷 QR1

、QR2
最小,进

行下一步;
(6)返回步骤(2),调整 NT2,使得 TAC 最小。
萃取精馏过程优化后的结果如表 2 和表 3 所

示,从表中数据可以获得最佳的两塔操作参数为:萃
取精馏塔理论板数 38 块,萃取剂流量 39 kmol / h,新
鲜物料进料位置第 31 块塔板,萃取剂进料位置第 9
块塔板;溶剂回收塔理论板数 20 块,进料位置第 13
块塔板。

表 2摇 萃取精馏塔优化结果

Table 2摇 Optimized results for the extractive distillation column

NT1 - NT2 NF1 NFR
S /

(kmol·h - 1)
R1 QC1 / kW Qcooler / kW QR1 / kW

CV /

(105美元·a - 1)

CF /

(105美元)

TAC /

(105美元·a - 1)

30 - 20 23 8 47 0郾 55 644郾 979 322郾 8 1 237郾 591 6郾 07 5郾 432 7郾 88

36 - 20 29 9 39 0郾 546 643郾 485 267郾 84 1 200郾 762 5郾 874 5郾 643 7郾 755

38 - 20 31 9 39 0郾 517 631郾 141 267郾 83 1 188郾 419 5郾 845 5郾 717 7郾 751

40 - 20 32 9 38 0郾 515 630郾 797 260郾 95 1 183郾 708 5郾 819 5郾 818 7郾 758

42 - 20 34 9 37 0郾 514 630郾 111 254郾 08 1 178郾 644 5郾 795 5郾 901 7郾 762

44 - 20 36 9 37 0郾 507 627郾 067 254郾 07 1 175郾 6 5郾 788 5郾 992 7郾 785

表 3摇 溶剂回收塔优化结果

Table 3摇 Optimized results for the solvent recovery column

NT1 - NT2 NF2 S / (kmol·h - 1) R2 QC2 / kW QR2 / kW CV / (105美元·a - 1) CF / (105美元) TAC / (105美元·a - 1)

38 - 18 11 39 0郾 266 733郾 738 835郾 766 5郾 89 5郾 641 7郾 77

38 - 20 13 39 0郾 246 722郾 058 824郾 086 5郾 845 5郾 717 7郾 751

38 - 22 15 39 0郾 236 716郾 363 818郾 391 5郾 823 5郾 803 7郾 758

38 - 24 16 39 0郾 23 713郾 039 815郾 066 5郾 811 5郾 887 7郾 773

4摇 流程模拟结果

总物料平衡如表 4 所示,两塔各塔板液相组成

和温度如图 6 ~ 9 所示。 在萃取精馏塔内,塔顶环己

烷含量达到最大,塔釜环己烷含量达到最小。 由于

原料温度低,且引入了环己烷组分,因此第 31 块塔

板温度突然降低,环己烷含量突然增大;由于萃取剂

温度低,且与塔内物料接触后提高了组分间的相对

挥发度,因此第 9 块塔板温度突然减小,环己烷含量

突然增大。 在溶剂回收塔内,环己烷含量接近于 0,
塔顶异丁醇含量达到最大,塔釜异丁醇含量达到最

小。 以上结果表明,异丁醇与环己烷实现了有效
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分离。
与变 压 精 馏[3] 相 比, 总 热 负 荷 节 省 了 约

32郾 06% ,TAC 降低了 31郾 15% 。

表 4摇 物料平衡表

Table 4摇 Material balance table

流股
总摩尔流量 /

(kmol·h - 1)

总质量流量 /

(kg·h - 1)

物料质量分数 / %

异丁醇 环己烷 苯胺

原料 100 7 914郾 20 46郾 83 53郾 17 0

T1 塔顶馏出液 50郾 05 4 211郾 54 0郾 08 99郾 90 0郾 02

T1 塔釜采出液 88郾 95 7 334郾 67 50郾 48 0郾 01 49郾 51

T2 塔顶馏出液 49郾 99 3 706郾 31 99郾 90 0郾 02 0郾 08

T2 塔釜采出液 39郾 00 3 632郾 04 0郾 001 微量 99郾 999

萃取剂补充量 0郾 04 3郾 69 0 0 100

图 6摇 萃取精馏塔各组分液相组成变化

Fig. 6摇 Changes in liquid phase composition in the
extractive distillation column

摇

图 7摇 萃取精馏塔各塔板温度变化

Fig. 7摇 Temperature variation in each tray of the
extractive distillation column

摇

5摇 结论

(1)通过模拟计算比较糠醛、苯胺和环己醇 3
种萃取剂,结果表明采用苯胺作为溶剂时,异丁醇-

图 8摇 溶剂回收塔各组分液相组成变化

Fig. 8摇 Changes in liquid phase composition in the
solvent recovery column

摇

图 9摇 溶剂回收塔各塔板温度变化

Fig. 9摇 Temperature variation in each tray of the
solvent recovery column

摇

环己烷体系的无限稀释相对挥发度最大,苯胺的选

择性最强,且不与异丁醇或环己烷形成共沸物。 因

此选用苯胺作为异丁醇-环己烷体系的萃取剂。
(2)以全年总费用为经济优化函数,采用序贯

迭代法优化萃取精馏过程。 最终确定最佳的两塔操

作参数为:萃取精馏塔理论板数 38 块,进料位置第

31 块板,萃取剂用量 39 kmol / h,萃取剂进料位置第

9 块板,回流比 0郾 517;溶剂回收塔理论板数 20 块,
进料位置第 13 块板,回流比 0郾 246。

(3)最终模拟结果显示两塔塔顶环己烷与异丁

醇的含量分别达到 99郾 9% ,实现了有效分离,每年

投资总费用最小为 7郾 751 伊 105美元,与变压精馏相

比,总 热 负 荷 节 省 了 约 32郾 06% , TAC 降 低 了

31郾 15% 。
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摇 Simulation of the separation of isobutyl alcohol and
cyclohexane by extractive distillation
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Abstract: Isobutyl alcohol and cyclohexane form a binary azeotropic system. After comparison of possible extract鄄
ants, extractive distillation using aniline as an extractant was adopted. The process was simulated and optimized
based on the principle of minimum total annual cost (TAC) using Aspen plus. The optimized process parameters
were as follows: the theoretical plate number of the extractive distillation column was 38, with feed position of the
raw material at the 31st plate, the amount of extractant was 39 kmol / h, with feed position of the solvent at the 9th
plate, the reflux ratio was 0郾 517, the theoretical plate number of the solvent recovery column was 20, with feed po鄄
sition at the 13th plate and the reflux ratio was 0郾 246. The results show that the process is more economical than
pressure swing distillation, and the TAC is reduced by 31% . Our conclusions provide a theoretical basis for the ef鄄
ficient industrial separation of isobutanol and cyclohexane.
Key words: isobutyl alcohol; cyclohexane; aniline; extractive distillation; simulation study
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