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摘摇 要: 选择水、氯苯作为正、反向萃取剂来分离丙酮-甲醇共沸物系,规定原料液进料流率为 540 kmol / h,进料温

度为 320 K,各塔的操作压力均为 101郾 325 kPa,通过 Aspen Plus 进行流程模拟,得到摩尔分数为 99郾 5% 的产品。 以

最小全年总费用(TAC)为目标、序贯迭代搜索法为优化方法对不同萃取剂下的各塔进行灵敏度分析,规定塔顶轻

组分摩尔分数为 99郾 5% 、摩尔回收率为 99郾 99% ,得到的优化结果显示:正向萃取中萃取精馏塔的理论塔板数、原料

进料位置和萃取剂进料位置分别为 76 块、64 块和 45 块,萃取剂回收塔的理论塔板数、进料位置分别为 25 块、14
块;反向萃取中萃取精馏塔的理论塔板数、原料进料位置和萃取剂进料位置分别为 52 块、40 块和 24 块,萃取剂回

收塔的理论塔板数、进料位置分别为 25 块、7 块。 通过 TAC 计算表算出两种萃取剂下工艺流程所需的经济费用,
结果为正向萃取流程费用 26 658 942郾 69 元 / a,反向萃取流程费用 25 466 172郾 02 元 / a。
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引摇 言

丙酮与甲醇作为良好的有机溶剂[1] 和有机合

成原料[2],在化工生产过程以及制药工艺中扮演着

极其重要的角色[3 - 4]。 然而在常压下,丙酮-甲醇体

系存在最低共沸点的共沸混合物[5],很难通过普通

的分离方法将该混合物进行分离提纯[6]。 工业中

通常采用萃取精馏的方法来分离丙酮-甲醇的混合

物[7]。 萃取精馏是一种特殊的分离方法,通过向被

分离物系中加入第三种组分,从而改变被分离组分

的活度系数,增加组分之间的相对挥发度,达到分离

的目的。 萃取精馏加入的溶剂不与原系统中的任一

组分形成共沸物,其沸点又较任一组分的沸点高,因
此溶剂与重组分随釜液离开精馏塔,塔顶得到轻组

分[8 - 10]。

本文以最小全年总费用 ( TAC) 为目标,基于

Aspen Plus 化工模拟软件,选取选择性相反的萃取

剂对丙酮-甲醇萃取精馏工艺流程进行了流程模拟

优化,对比两种选择性相反的萃取剂对丙酮-甲醇

共沸体系的影响,并分别进行经济计算,以期获得一

种经济效益好、能源消耗低的工艺方案,满足国家对

大型工业企业节能减排的要求。

1摇 萃取精馏工艺

1郾 1摇 相图分析

在常压条件下丙酮和甲醇的沸点 (分别为

56郾 14益和 64郾 53益)以及两者之间的相对挥发度相

差较小,并可形成温度为 55郾 24 益、丙酮-甲醇物质

的量比为 0郾 777 5 颐 0郾 222 5 的共沸物。 加入萃取剂

的选择性不同,萃取精馏过程中在塔顶得到的轻组

分也不同。 图 1 是压力 101郾 325 kPa 下,分别选用水

和氯苯为萃取剂所达到的分离效果。 图 1 显示,当
加入水作为萃取剂时,在塔顶得到的轻组分为丙酮;
当加入氯苯作为萃取剂时,在塔顶得到的轻组分为

甲醇。 由 S / F = 0(S 为萃取剂摩尔流量,F 为原料



液摩尔流量)曲线可知,在未加入萃取剂时,塔顶轻

组分为丙酮。 当加入水为萃取剂进行分离时,结果

是正向分离,当加入氯苯为萃取剂时,结果是反向分

离,故在丙酮-甲醇共沸体系中规定水为正向萃取

剂,氯苯为反向萃取剂。

图 1摇 不同萃取剂下丙酮-甲醇二元相图

Fig. 1摇 Acetone -methanol binary phase diagrams with
different extractants

1郾 2摇 工艺简述

原料进料组成为 n丙酮 颐 n甲醇 = 0郾 5 颐 0郾 5,进料量

540 kmol / h,进料温度与压力分别设定为 320 K 和

101郾 325 kPa。 原料液(FEED)与萃取剂(SOLVENT)
分别从不同进料板进入萃取精馏塔(EDC),以水

(氯苯)为萃取剂在塔顶 D1 获得纯度为 99郾 5%的丙

酮(甲醇),塔釜液 B1 进入萃取剂回收塔(SRC)进
一步分离,在 SRC 塔顶 D2 得到纯度为 99郾 5% 的甲

醇(丙酮),塔釜 B2 得到纯度接近 1 的萃取剂水(氯
苯)通过换热回流再利用。 整个工艺流程简单、易
操作,如图 2 所示。

图 2摇 工艺流程图

Fig. 2摇 Process flow diagram

2摇 工艺流程优化

2郾 1摇 优化方法

本文流程优化过程以 TAC 最小为目标[11],分

别以水、氯苯为萃取剂进行优化分析。 因萃取精馏

塔为双股进料,不能用传统单股物料的优化方法,故
在此采用序贯迭代搜索法[12],此优化方法数据处理

量大,但结果准确、严谨,可用来优化双股进料的工

艺流程,甚至可以推广至多股进料。 序贯迭代搜索

法流程如图 3 所示。

图 3摇 序贯迭代搜索法流程图

Fig. 3摇 Sequential iterative search method flow diagram

2郾 2摇 正向萃取

2郾 2郾 1摇 萃取精馏塔

以 TAC 最小为优化目标,水为萃取剂,设计规

定塔顶丙酮纯度为 99郾 5% 、摩尔回收率为 99郾 99%
为前提,利用 Aspen Plus 分别对萃取精馏塔理论塔

板数、原料进料位置以及萃取剂进料位置进行灵敏

度分析,优化结果如表 1 所示。
2郾 2郾 2摇 萃取剂回收塔

设计规定萃取剂回收塔塔顶甲醇纯度 99郾 5% 、
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摩尔回收率 99郾 99% ,运用序贯迭代搜索法对萃取

剂回收塔进行灵敏度分析,得到如表 2 所示的工艺

参数,整合后的能耗表如表 3 所示。

表 1摇 萃取精馏塔优化结果

Table 1摇 Results of optimization of the extractive
distillation column

工艺参数 优化结果

塔板数 76

原料液进料位置 64

萃取剂进料位置 45

回流比 3郾 053 3

萃取剂用量 / (kmol·h - 1) 1 010

馏出比 0郾 174 2

表 2摇 萃取剂回收塔优化结果

Table 2摇 Results of optimization of the solvent
recovery distillation column

工艺参数 优化结果

塔板数 25
进料位置 14
回流比 1郾 444 1
馏出比 0郾 212 2

进料流率 / (kmol·h - 1) 1 278郾 66

表 3摇 能耗表

Table 3摇 Energy consumption

项目 负荷 / kW

EDC 塔顶冷凝器 - 8 920郾 644 3

EDC 塔底再沸器 10 326郾 098 7

SRC 塔顶冷凝器 - 6 503郾 599 0

SRC 塔底再沸器 6 445郾 991 5

2郾 3摇 反向萃取

2郾 3郾 1摇 萃取精馏塔

基于最小 TAC 目标对以氯苯为萃取剂的萃取

精馏塔进行塔工艺参数的优化设计。 设计规定塔顶

甲醇浓度为 99郾 5% 、摩尔回收率为 99郾 99% ,运用

Aspen Plus 分别对理论塔板数、原料进料位置以及

萃取剂进料位置作灵敏度分析。 各塔优化结果如表

4 所示。
2郾 3郾 2摇 萃取剂回收塔

通过 Aspen Plus 规定萃取精馏塔塔顶甲醇浓度

为 99郾 5% 、摩尔回收率为 99郾 99% ,进行灵敏度分

析,回流比则由设计规定获得,最终优化结果如表 5
所示,相应的能耗如表 6 所示。

表 4摇 萃取精馏塔优化结果

Table 4摇 Optimization results of the extractive distillation
column

工艺参数 优化结果

塔板数 52

原料液进料位置 40

萃取剂进料位置 24

回流比 1郾 085 9

萃取剂用量 / (kmol·h - 1) 1 660

馏出比 0郾 123 3

表 5摇 萃取剂回收塔优化结果

Table 5摇 Optimization results of the solvent recovery
distillation column

工艺参数 优化结果

塔板数 25
进料位置 7
回流比 1郾 057
馏出比 0郾 140 6

进料流率 / (kmol·h - 1) 1 928郾 697

表 6摇 能耗表

Table 6摇 Energy consumption

项目 负荷 / kW

EDC 塔顶冷凝器 - 5 547郾 515 1

EDC 塔底再沸器 11 034郾 581 1

SRC 塔顶冷凝器 - 4 611郾 031

SRC 塔底再沸器 5 789郾 797 2

3摇 经济分析

经济消耗是能耗成本与设备成本的总和。 依据

塔体内气体流通的气速,通过 Aspen Plus 运算得到

塔体内径,再经计算得出每个塔体的设备成本。 能

耗成本则是在优化结果的基础上,基于最优工艺参

数获得的塔顶冷凝器与塔底再沸器负荷的准确值并

加以计算,得到能耗成本的数值。 最终将以上两者

相加计算出 TAC 数值,TAC 计算方法如表 7 所示,
计算后结果如表 8 所示。

经表 7 中公式计算正、反向萃取剂分离丙酮-
甲醇物系所得的 TAC 比较结果表明,反向萃取(以
氯苯为萃取剂)分离工艺的经济消耗较小,与正向

萃取精馏过程相比约节省 1 200 000 元 / a。 因此对

于丙酮-甲醇物系的分离过程,选择反向萃取剂(氯
苯)可以获得较好的经济效益。
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表 7摇 TAC 计算表

Table 7摇 TAC calculation form
参数 公式或数据

传热系数 UC / (kW·K - 1·m - 2) 0郾 852
冷凝器 传热面积 AC / m2 QC / (UC 伊 驻T)

成本 / 美元 (m / 280) 伊 1 609郾 13 伊 A0郾 65
C

传热系数 UC / (kW·K - 1·m - 2) 0郾 568
再沸器 传热面积 AC / m2 QR / (UR 伊 驻T)

成本 / 美元 (m / 280) 伊 1 775郾 26 伊 A0郾 65
R

整塔高度 / m 1郾 2 伊 0郾 609 6 伊 (NT - 2)
塔板高度 / m 0郾 609 6 伊 (NT - 2)

精馏塔 塔板费用 / 美元 (m / 280) 伊 97郾 243 伊 d1郾 55
col 伊 htray

塔壳费用 / 美元 (m / 280) 伊 3 919郾 32 伊 d1郾 066
col 伊 h0郾 802

col

设备费用 / 美元 塔板费用与塔壳费用之和

能耗费用 / (美元·kJ - 1) - 4郾 7 伊 10 - 6

马 & 斯系数 m - 1 536郾 5
投资回收期 / a - 3

全年总费用 / (美元·a - 1) - 设备费用除以投资回收期再加上能耗费用

表 8摇 流程费用比较

Table 8摇 Process cost comparison

项目 数值 / (元·a - 1)

萃取精馏塔 16 977 225郾 014 5

正向萃取 萃取剂回收塔 9 681 717郾 677 2

总和 26 658 942郾 691 8

萃取精馏塔 16 947 877郾 107 2

反向萃取 萃取剂回收塔 9 206 004郾 909 9

总和 25 466 172郾 017 0

4摇 结论

(1)以氯苯为萃取剂的分离工艺所需理论塔板

数为 52 块,明显小于以水为萃取剂(76 块)的分离

工艺,这使得前者对精馏塔建设场地要求较小;而以

水为萃取剂的分离工艺中萃取精馏塔的能耗为

10 326 kW,显著低于以氯苯为萃取剂的分离工艺

(11 035 kW)。
(2)计算工艺流程中的能耗成本与设备成本并

加和得到 TAC,比较后发现反向萃取(氯苯)分离工

艺所需成本低于正向萃取(水)分离工艺,约节省

1 200 000 元 / a。
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Simulation of the separation of acetone鄄methanol systems by
positive and reverse extractive distillation
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SONG XiaoLing4 摇 PENG Cui5
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Abstract: Water and chlorobenzene have been employed as positive and reverse extractants to separate the acetone鄄
methanol azeotrope system. It was stipulated that the feed rate of liquid raw material was 540 kmol / h, the feed tem鄄
perature was 320 K, and the operating pressure of each tower was 101郾 325 kPa. Process simulation using Aspen
Plus gave a product with a molar purity of 99郾 5% , and with the minimum total cost (TAC) as the goal, a sequen鄄
tial iterative search for the optimized sensitivity of the tower was carried out for different extraction solvents. The
molar concentration of the light component at the top was 99郾 5% and Moore recovery was 99郾 99% . For positive
extraction, the optimization results are theoretical plate number of the rectifying column of 76, with raw material
feeding location at block 64 and extraction agent feeding location at block 45, and theoretical plate number of the
extraction solvent recovery tower of 25 with feed position at block 14. For reverse extraction, the theoretical number
of trays is 52, the feeding position of the raw materials is 40 and the feeding position of the extractant is 24, and the
theoretical number of trays of the extractant recovery tower is 25 with feeding position of 7. TAC calculations were
used to calculate the economic cost of the process for the two extraction agents. The results showed that the forward
extraction process cost 26郾 66 million yuan / year and the reverse extraction process cost 25郾 47 million yuan / year.
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