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萃取和热集成变压精馏分离异丙醇与异丙醚的模拟
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摘要：异丙醇?异丙醚形成二元共沸物，一般精馏方法很难分离。利用化工过程软件ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ，在异丙醇和异丙醚产物的摩尔分

数达到０．９９９的条件下，以乙二醇为溶剂的萃取精馏流程和热集成变压精馏流程对异丙醇－异丙醚混合物分离进行模拟。以全

年总费用最低为目标，确定萃取精馏流程两塔的理论板数、进料位置和溶剂进料位置以及热集成变压精馏流程的高压塔操作压

力，两塔的理论板数，进料位置，得到两种流程的最优操作条件。从模拟结果可知，对于异丙醇?异丙醚混合物的分离，热集成变压

精馏所需的全年总费用更低，比萃取精馏的全年总费用降低了１０．８６％。对于该混合物，热集成变压精馏流程要优于萃取精馏流

程。
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　　异丙醇（ＩＰＡ）是世界上最早生产的石油化工

产品之一，主要用于生产丙酮和用作溶剂，在异丙醇

生产过程中存在副反应产生异丙醚（ＤＩＰＥ）
［１］。由

于异丙醇?异丙醚形成二元共沸物，应用常规的精馏

方法难以对其进行有效的分离。叶青［２］等讨论了用

萃取精馏来分离该共沸物，发现以乙二醇为萃取剂
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分离该系统的方法是可行的。王玉霞［３］等研究了用

变压精馏来分离该共沸物，采用了负压?常压分离该

体系。

萃取精馏是在不易分离的混合溶液中加入一种

溶剂，使难分离组分间的相对挥发度增大，从而达到

分离的要求。很多共沸物的共沸组成会随压强改

变，变压精馏可以通过改变压强的方法来分离共沸

物［４］。很多人利用萃取精馏或变压精馏来分离近沸

点混合物［５?６］。文献［７?８］讨论了通过变压精馏和萃

取精馏来分离某些混合物，比较了分离某一混合物

时两种方法的操作条件、能耗高低以及动态控制的

方法的难易等。本文以全年总费用（ｔｏｔａｌａｎｎｕａｌ

ｃｏｓｔ，ＴＡＣ）最低为目标，利用化工过程软件Ａｓｐｅｎ

Ｐｌｕｓ对萃取精馏和热集成变压精馏分离异丙醇／异

丙醚混合物进行模拟。确定分离该混合物的最佳分

离方法。

１　稳态的模拟

１．１　稳态的模拟的基础

模拟条件：原料的进料量为１００ｋｍｏｌ／ｈ，原料中

异丙醇的摩尔分率为０．７５。产品要求：异丙醇和异

丙醚产物的摩尔分数达到０．９９９。采用ＡｓｐｅｎＰｌｕｓ

化工模拟软件数据库中的ＮＲＴＬ方程计算异丙醇?

异丙醚共沸物在０．１ＭＰａ下的汽液平衡数据并与文

献［９］值进行比较，汽液平衡的计算结果基本一致，

因此在模拟计算中选择ＮＲＴＬ物性方程。

１．２　萃取精馏

以乙二醇（ＥＧ）为溶剂，图１是萃取精馏工艺流

程图，由萃取精馏塔（Ｃ１）和溶剂回收塔（Ｃ２）组成。

异丙醇?异丙醚的混合物（Ｆ）和溶剂乙二醇进入萃取

精馏塔，在萃取精馏塔的塔顶得到高纯度的异丙醚，

塔底则得到异丙醇和乙二醇的混合物并进入溶剂回

收塔，在溶剂回收塔的塔顶得到高纯度异丙醇，塔底

的乙二醇则循环利用进入萃取精馏塔。

以Ｌｕｙｂｅｎ
［１０］提出的“全年总费用”（ＴＡＣ）为目

标函数，确定萃取精馏流程两塔的理论板数、进料位

置和溶剂进料位置。ＴＡＣ：即操作费用与设备费用

之和，其中设备费用是总设备费用除以投资回收期

（３年）。总设备费用是指系统中最主要的设备就是

塔壳（高度和直径，单位 ｍ），以及换热器（冷凝器，

再沸器），其他较小设备，例如机泵阀门以及回流罐

的成本与主要设备相比可忽略。

图１　萃取精馏法的流程图
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在异丙醇和异丙醚产物的摩尔 分数达到

０．９９９，全年总费用最低的条件下，对于萃取精馏塔，

确定萃取精馏塔的塔板数和原料进料位置，溶剂回

收塔的塔板数和混合物进料位置以及萃取精馏塔的

溶剂进料位置。

图２给出了萃取精馏塔的塔板数且在该板数的

最优进料位置对该塔ＴＡＣ的影响。在异丙醇和异

丙醚产物的摩尔分数达到０．９９９的前提下，塔的理

论板数越多，所需的回流比越小，需要的操作费用就

越少，但塔器成本会相应增加。萃取精馏塔的塔板

数在２５块板时，ＴＡＣ有最低点，最佳进料位置为第

１３块板。

图２　萃取精馏塔的塔板数及进料位置对ＴＡＣ的影响
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图３表示萃取精馏塔的溶剂进料位置与ＴＡＣ

的关系，从图２可以看出溶剂进料位置对 ＴＡＣ影

响较小，因为设备费用确定，此时溶剂进料位置中能

耗最低的点需要的操作费用最少，即萃取精馏塔的

溶剂进料位置为第５块板。

·７４·叶青，等：萃取和热集成变压精馏分离异丙醇与异丙醚的模拟



图３　萃取精馏塔的溶剂进料位置对ＴＡＣ的影响
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图４表示溶剂回收塔的塔板数及在该板数下最

优进料位置与 ＴＡＣ的关系，当溶剂回收塔塔板数

为１５块板时，该塔的ＴＡＣ最低，此时最优原料进

料位置为第６块板。

图４　溶剂回收塔的理论塔板板数及进料位置对ＴＡＣ的影响
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１．３　热集成变压精馏

图５是热集成变压精馏工艺流程图，该流程由

常压塔和高压塔组成。异丙醇和异丙醚混合物Ｆ

进入常压塔，在常压塔塔底得到高纯度的异丙醇。

常压塔塔顶的异丙醇和异丙醚共沸物作为原料进入

高压塔，在高压塔塔底得到高纯度的异丙醚。高压

塔塔顶的异丙醇和异丙醚共沸物循环至常压塔。调

节高压塔的回流比使高压塔塔顶气体作为常压塔塔

釜再沸器的热源。

在异丙醇和异丙醚产物的摩尔分数达到

０．９９９，全年总费用最低的条件下，对于变压精馏，确

定高压塔的操作压力、低压塔塔板数及在该板数下

最优进料位置和高压塔的塔板数及在该板数下最优

进料位置。

图６表示的是高压塔的操作压力对两塔ＴＡＣ

总和的影响，随着压力的上升，ＴＡＣ先减少后慢慢

增加，在０．４ＭＰａ下精馏塔的 ＴＡＣ最小。因为压

力较低时，异丙醇与异丙醚的共沸组成与常压下共

沸组成相比改变较小，为了使异丙醇和异丙醚产物

的摩尔分数达到０．９９９，精馏塔需要更多的理论板

数以及更复杂的操作条件，所以年总费用较大。随

着压力增大，异丙醇与异丙醚的共沸组成与常压下

共沸组成相比改变较大，较少的理论塔板数就可以

达到产物所需的分离效果。所需的理论塔板数降

低，塔壳成本会逐渐降低，但随着压力增大，高压塔

所需的能耗成本会逐渐增大。所以在０．４ＭＰａ时，

所需的ＴＡＣ最低。

图５　热集成变压精馏法的流程图
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图６　高压塔的操作压力对两塔ＴＡＣ总和的影响
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图７表示的是低压塔的塔板数及该板数下最优

进料位置对该塔ＴＡＣ的影响。低压塔的理论理论

塔板数为２０块板且进料位置在第１３块板时，低压

塔所需的ＴＡＣ最小。

图８表示的是高压塔的塔板数及该板数下最优

进料位置对该塔ＴＡＣ的影响。高压塔的理论理论

塔板数为２８块板且进料位置在第２０块板时，低压

塔所需的ＴＡＣ最小。
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图７　低压塔理论塔板数及进料位置对该塔ＴＡＣ的影响
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图８　高压塔理论塔板数及进料位置对该塔ＴＡＣ的影响
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２　ＴＡＣ比较

采用萃取精馏和热集成变压精馏分离异丙醇?

异丙醚混合物，两种方案的模拟结果见表１。

表１　两种方法的模拟最优结果

犜犪犫犾犲１　犜犺犲狅狆狋犻犿犪犾狉犲狊狌犾狋狊狅犳狋犺犲狋狑狅犿犲狋犺狅犱狊

参数
萃取精馏

萃取精馏塔 溶剂回收塔

热集成变压精馏

低压塔 高压塔

理论板数 ２５ １５ ２０ ２８

塔径／ｍ ０．７２ ０．７５ １．１６ １．１９

塔顶温度／℃ ６８．４６ ８２．０４ ６６．１７ １１０．８４

塔底温度／℃ ９９．１３ １９３．２６ ８５．１０ １２０．２２

冷凝器热负荷／（ＧＪ／ｈ） １．６８ ３．９５ ５．３２ ５．６１

再沸器热负荷／（ＧＪ／ｈ） １．９８ ４．５８ ０ ６．３５

换热器热负荷／（ＧＪ／ｈ） ０ ０．６４ ０ ０．４３

冷凝器换热面积／ｍ２ ２７．３８ ６３．２３ ８６．６９ ９１．３８

再沸器换热面积／ｍ２ ３９．７５ ６６．９６ ０ ８３．５９

换热器换热面积／ｍ２ ０ ９．９８ ０ ７．０３

设备费用／１０５ ＄ ２．１６ ２．４２ ２．９５ ５．１８

操作费用／ （１０５ ＄／ａ） ０．９８ ４．９４ ０ ４．０１

ＴＡＣ／ （１０５ ＄／ａ） １．７０ ５．７５ ０．９８ ５．７４

　　由表１可知，用萃取精馏流程分离异丙醇?异丙

醚混合物需要的全年总费用为７．４５×１０５＄／ａ，热

集成变压精馏流程则需要６．７２×１０５＄／ａ，比萃取

精馏的全年总费用降低了１０．８６％。这是因为热集

成变压精馏流程中，把高压塔塔顶需要冷凝器冷凝

的热量全部用来为低压塔塔底加热。此法节省了一

个冷凝器和一个再沸器，同时，也节省了能耗，降低

了操作费用。而两种流程的设备费用在３年投资期

内相差较小，所以热集成变压精馏流程比萃取精馏

流程需要的年总费用低。

３　结　论

本文以异丙醇?异丙醚混合物为例，采用萃取精

馏和热集成变压精馏来分离该混合物。以ＴＡＣ最

低为目标，得到萃取精馏流程两塔的理论板数、进料

位置和溶剂进料位置以及热集成变压精馏流程的高

压塔操作压力，两塔的理论板数及进料位置。对于

分离该混合物，萃取精馏法全年总费用为７．４５×

１０５＄／ａ，热集成变压精馏法则需要６．７２×１０５＄／ａ，

热集成变压精馏法比萃取精馏法的全年总费用降低

了１０．８６％。而且，采用热集成变压精馏流程不需

要使用溶剂，避免了产物中含有少量的溶剂。所以

对于分离异丙醇与异丙醚，热集成变压精馏流程要

优于萃取精馏流程。
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