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нол – этанол – вода. По критерию суммарных энергозатрат на разделение рекомендовано исполь‑
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ВВЕДЕНИЕ
В различных технологиях получения органи‑

ческих продуктов необходимо разделять мно‑
гокомпонентные водные смеси [1–10]. Систе‑
мы, содержащие воду и органические вещества, 
в большинстве случаев являются азеотропными, 
поэтому для разделения водных смесей органи‑
ческих веществ используют специальные прие‑
мы ректификации, выбор которых определяет‑
ся особенностями фазового поведения систем 
и  принадлежностью состава базовой (разделяе‑
мой) смеси конкретной области ректификации 
[1, 3, 9]. Для разделения многокомпонентных го‑
могенных водных систем используют схемы экс‑
трактивной ректификации (ЭР) разной структу‑
ры [1, 7–9].

Структуры схем ЭР трехкомпонентных азе‑
отропных смесей являются структурными еди‑
ницами схем разделения многокомпонентых 
систем [10, 11]. Наиболее часто ЭР базовой 
трехкомпонентной смеси проводится в  первой 
колонне схемы (рис.  1). Обязательное условие 
организации работы колонны ЭР (колонна I) – 
разновысотный ввод базовой смеси F и экстрак‑
тивного агента.

Принципиальным вопросом при разработке 
вариантов организации ЭР является выбор аген‑
та, избирательно влияющего на относительные 

летучести разделяемых веществ. Относительную 
летучесть компонентов αi j/ � рассчитывают по 
данным парожидкостного равновесия:

	 αi j
i i

j j

y x
y x/
/
/

,= 	 (1)

где i, j – компоненты, y, x – равновесные составы 
паровой и  жидкой фаз соответственно. При на‑
личии в  трехкомпонентной системе одного азе‑
отропа введение селективного вещества должно 
повышать относительную летучесть любого из 
компонентов, образующих бинарный азеотроп.

Избирательное селективное действие разных 
ЭА определяет состав дистиллатного потока ко‑
лонны ЭР тройной смеси: компонент, образую
щий бинарный азеотроп (рис.  1 а,  б, г, е)  или 
бинарная зеотропная смесь (рис. 1 в, д). Полная 
структура схемы ЭР зависит от выбора заданного 
разделения в колонне II: прямая последователь‑
ность выделения компонентов в  трехколонном 
комплексе (рис. 1 а, б) или непрямая последова‑
тельность выделения веществ (рис. 1 г, д). Выбор 
лучшего варианта среди схем ЭР разной струк‑
туры проводится по результатам расчета по вы‑
бранному критерию (суммарные энергозатраты 
на ректификационное разделение или общие го‑
довые затраты).
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Обычно рассматривается разделение базовой 
смеси с  единственным экстрактивным агентом 
(ЭА): метанол  – пропилацетат  – толуол, ЭА  – 
анилин [12, 13], ацетон – хлороформ – 1-бутанол, 
ЭА – диметилформамид [14], ацетон – толуол – 
1-бутанол, ЭА  – диметилформамид [15]. Реже 
сравнивают несколько агентов, одинаковым об‑
разом влияющих на парожидкостное равновесие 
производных систем [16–19]. Например, в  ди‑
стиллатном потоке колонны ЭР смесей цикло‑
гексан (a) – бензол (b) – толуол (c) при введении 
N‑метилпирролидона (МП), диметилформами‑
да, анилина или сульфолана выделяют циклогек‑
сан (рис. 1а, г) [17–20].

Насколько нам известно, единственный слу‑
чай разного влияния агентов на парожидкостное 
равновесие рассмотрен для смеси циклогексан 
(a)  – бензол (b)  – циклогексен (c). В  присут‑
ствии МП (ЭА1) в дистиллатном потоке колонны 
ЭР концентрируется циклогексан (А) (рис. 1 а), 
а при использовании моноэтаноламина (ЭА2) – 
бензол (В) (рис. 1 б), т. е. на стадии ЭР достига‑
ется цель разделения азеотропобразующих ком‑
понентов [21].

Для разделения бинарных азеотропных смесей 
также предложено использовать агенты с проме‑
жуточной температурой кипения [22–26]. При‑
нято считать, что введение селективных веществ 
с меньшими температурами кипения и молярны‑
ми энтальпиями парообразования может обес
печивать снижение энергозатрат при ректифи‑
кационном разделении. Поэтому целесообразно 
дополнительно рассматривать возможность ис‑
пользования среднекипящих агентов для разде‑

ления трехкомпонентных азеотропных смесей. 
В  литературе не обсуждается вопрос об уровне 
ввода среднекипящего агента: выше уровня ввода 
базовой смеси как при ЭР или ниже уровня пода‑
чи разделяемой смеси как при реэкстрактивной 
ректификации.

При выборе и сравнении разделяющих агентов 
для трехкомпонентных смесей обычно оценива‑
ют относительную летучесть пар компонентов 
в  присутствии разных количеств дополнительно 
вводимых веществ (производные 4-компонент‑
ные системы) [27], что позволяет болеее точно 
прогнозировать качественный результат разделе‑
ния при ЭР и уточнять расходы агентов [8, 28–30].

При выборе ЭА для исходных смесей, содер‑
жащих воду, имеется дополнительное требова‑
ние. Поскольку вода во многих системах увели‑
чивает относительные летучести органических 
растворителей, то избирательное влияние допол‑
нительно вводимого агента и  воды в  произво‑
дных системах должно быть одинаковым, чтобы 
исключить снижение селективности и,  соответ‑
ственно, повышение расхода агента.

Смеси метанол (М) – этанол (Э) – вода (В) не‑
обходимо разделять в  разных технологиях полу‑
чения органических продуктов [31, 32]. Ранее бы‑
ли предложены схемы ЭР разной структуры для 
разделения смеси растворителей М – Э – ацето‑
нитрил (АЦН) – В [7]. Расчеты схем ЭР показа‑
ли, что можно проводить ЭР базовой смеси с гли‑
церином, а выделение АЦН из безводной смеси 
растворителей  – с  диметилсульфоксидом. Аль‑
тернативным является вариант разделения с ис‑
пользованием агента, селективно повышающего 
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Рис. 1. Принципиальные технологические схемы экстрактивной ректификации трехкомпонентной смеси с агентами, 
проявляющими различное селективное влияние. ab – бинарный азеотроп; F – разделяемая смесь; ЭА1 – ЭА4 – агенты 
с разным селективным действием; I–III – ректификационные колонны.
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относительную летучесть АЦН, после отделения 
которого разделению подлежит смесь М – Э – В.

На основании экспериментальных данных па‑
рожидкостного равновесия систем М – Э – В – 
ионная жидкость при атмосферном давлении 
сделан вывод о  принципиальной возможности 
использования ионных жидкостей или этилен‑
гликоля в  качестве селективных агентов. При 
разделении смеси М – Э – В с 1-этил‑3-метили‑
мидазолия ацетатом, 1-этил‑3-метилимидазолия 
дицианамидом или этиленгликолем, согласно 
расчетным данным, в  дистиллатном потоке ко‑
лонны ЭР содержатся спирты, а в кубовом пото‑
ке – вода и селективный агент [31, 32].

Селективное действие этиленгликоля обуслов‑
лено образованием прочных водородных связей 
между молекулами агента и  воды [33]. Экстрак‑
тивными агентами могут быть и другие диолы или 
глицерин, при применении которых результат 
разделения будет аналогичным: концентрирова‑
ние спиртов – в дистиллате колонны ЭР, разделе‑
ние ЭА и воды проводят в колонне II (рис. 1 в, д).

Для крупнотоннажных технологий с непрерыв‑
ным производственным циклом использование 
ионных жидкостей ограничено, в первую очередь 
их стоимостью. Другими лимитирующими услови‑
ями являются отсутствие в литературе результатов 
экспериментальных исследований, посвященных 
разным аспектам выделения ионных жидкостей 
из водных смесей, а  также методов количествен‑
ной оценки уровня вредного воздействия ионных 
жидкостей на окружающую среду [34].

Целью работы является сравнение вариантов 
ректификации смеси метанол  – этанол  – вода 
при введении разделяющих агентов с разным се‑
лективным действием и для разных отборов дис‑
тиллатного потока.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
В качестве экстрактивных агентов тестируются 

вещества, молекулы которых содержат атом азо‑
та (табл.  1)  и удовлетворяют основным физико-
химическим требованиям: оказывают избира‑
тельное влияние на относительные летучести 
разделяемых веществ, не образуют азеотропы 
с компонентами, не приводят к появлению новых 
жидких фаз, имеют наибольшие в  производной 
системе (исходная смесь + агент) температуры ки‑
пения и  молярные энтальпии парообразования.

Дополнительно рассмотрен пирролидин, 
который является среднекипящим веществом 
с  наименьшей молярной энтальпией парообра‑
зования в производной системе, поэтому можно 
рассматривать организацию его ввода в колонну 
I как при реэкстрактивной ректификации (ниже 
уровня ввода базовой смеси).

Таблица 1. Свойства веществ [35]

Вещество
Молекуляр
ная масса,

г/моль

Ткип,
К

Hv,
кДж/
моль

Метанол 32.04 337.67 35.26
Этанол 46.07 351.43 39.18
Вода 18.02 373.15 40.69
Моноэтаноламин 61.08 443.33 50.23
Морфолин 87.12 401.28 37.97
Пирролидин 71.12 359.69 33.45
N-Mетилпирролидон 99.13 477.38 44.65

Фазовые равновесия жидкость  – пар моде‑
лировали по уравнению NRTL, неидеальное по‑
ведение паровой фазы учитывали уравнением 
состояния Редлиха  – Квонга [36]. Параметры 
бинарного взаимодействия взяты в  базе данных 
программного комплекса Aspen Plus V.10.0.

По данным парожидкостного равновесия про‑
изводных систем М – Э – В – агент при 101.32 кПа 
были рассчитаны относительные летучести ком‑
понентов (1) для пар Э – В, М – Э, М – В.

В  многокомпонентных системах возможны 
инверсии относительных летучестей веществ. 
При ЭР бинарной азеотропной смеси i  – j под 
инверсией обычно понимают изменение отно‑
сительной летучести азеотропобразующих ком‑
понентов при увеличении содержания конкрет‑
ного ЭА в  производной смеси: αЭА 

i/j < 1; αЭА 
i/j =1, 

αЭА 
i/j >1 или αЭА 

i/j > 1; αЭА 
i/j =1, αЭА 

i/j < 1 [28, 37]. Со‑
ставы производных смесей, для которых наблю‑
дается инверсия αЭА 

i/j, расположены на изолиниях 
αЭА 

i/j =1 [30, 37, 38]. При ЭР бинарной смеси (со‑
став базовой смеси и количество агента закрепле‑
ны) может реализоваться инверсия αЭА 

i/j при изме‑
нении давления [39].

В трех- и многокомпонентных системах при‑
сутствуют инверсии относительной летучести 
разных пар компонентов (инверсии в рядах отно‑
сительной летучести) [27]. Выявление инверсий 
в рядах относительной летучести веществ уточня‑
ет прогноз результатов ректификационного раз‑
деления и требуемые расходы агентов [8, 28].

Для производных систем М – Э – В – ЭА ин‑
версии относительной летучести компонентов 
в рядах зафиксированы в присутствии морфолина 
(МФ) и моноэтаноламина (МЭА) при 101.32кПа 
(рис.  2). Условие инверсии αЭ/М  =  αМ/В соответ‑
ствует содержанию МФ в  производной системе 
хМФ  =  0.44 мол. д., FМФ: F  =  0.8:1  кмоль/кмоль 
(2.2  :  1  кг/кг) (рис.  2а). При меньших расходах 
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выделение только этанола в дистиллате колонны 
ЭР невозможно. В случае МЭА инверсия αЭ/В = α 

Э/М наблюдается при хМЭА  =  0.55  мол. д., расход 
FМЭА: F = 1.2:1 кмоль/кмоль (2.3: 1 кг/кг). Соглас‑
но данным αЭА 

i/j(хМЭА), инверсия не влияет на ка‑
чественный результат ЭР: при любых расходах 
МЭА прогнозируется концентрирование этанола 
в дистиллате (рис. 2б).

В  производных системах, содержащих МП 
и  пирролидина (ПР), инверсии в  рядах от‑
носительной летучести отсутствуют. В  слу‑
чае МП αМ/Э  ≥  α М/В  ≈  α Э/В, при содержании 
МП в  производной смеси хМП  ≈ ≈   0.877  ÷ 
0.881 мол. д. αМ/Э  =  5.2 ÷ 5.3, α М/В  ≈  2.3, 
α Э/В ≈ 0.45. Для хПР = 0.53 ÷ 0.6 мол. д. в производ
ных смесях имеем соотношение αМ/Э > α В/Э > αМ/В, 
αМ/Э = 1.95 ÷ 2, α В/Э =1.45 ÷ 1.58, α М/В = 1.35 ÷ 1.27.

Для сравнения избирательного влияния аген‑
тов на парожидкостное равновесие производных 
многокомпонентных систем удобно оценивать 
селективность веществ, добавляемых к  базовой 
смеси. Для разделяемой бинарной смеси значе‑

ния селективности ЭА (2) должны отвечать эмпи‑
рическому условию Si/j ≥ 2 [40].

	 Si j
i j
ЭА

i j
/

/

/
.=

α
α

	 (2)

Условие (2) анализируют также при оценке 
селективного действия агентов для пар веществ, 
образующих азеотропы или имеющих близкие 
относительные летучести, в 4-компонентных си‑
стемах [29, 41].

Относительные летучести веществ в  базовой 
трехкомпонентной смеси при 101.32 кПа состав‑
ляют для пары αЭ/В = 1.75, для спиртов αМ/Э = 1.42. 
Значения S (2) приведены в  табл.  2. Селектив‑
ность МФ для всех пар, содержащих этанол, не‑
достаточна, поэтому при меньшем расходе МФ 
прогнозируется выделение в  дистиллате смеси 
спиртов. При увеличении расхода агента можно 
прогнозировать концентрирование этанола. Для 
МЭА результат прогноза ЭР аналогичен, но по‑
скольку селективность для пары Э  – М значи‑
тельно выше, в сравнении с МФ (табл. 2), то по‑
требуется меньший расход МЭА для выделения 
этанола в дистиллатном потоке колонны ЭР.

αЭ/М αМ/В αЭ/В

Таблица 2. Оценка селективности агентов при 101.32 кПа
ЭА МФ* МФ МЭА* МЭА ЭА МП МП* ПР* ПР* ПP ПР

FЭА: F 1.8:1 20.5:1 2.1:1 6.1:1 FЭА: F 6.3:1 22.5:1 0.03:1 0.3:1 0.5:1 3:1
α Э/М 1.36 1.48 2.46 2.60 αМ/Э 4.23 5.26 1.44 1.56 1.63 1.58
αМ/В 0.69 1.19 1.23 1.35 αМ/В 2.62 2.33 2.44 2.13 1.98 2.08
αЭ/В 1.97 1.25 2.00 1.93 αВ/Э 1.62 2.25 0.59 0.73 0.82 0.76
SЭ/М 1.93 2.10 3.49 3.69 SМ/Э 2.99 3.71 1.01 1.10 1.15 1.11
SМ/В 1.71 2.95 3.06 3.35 SМ/В 1.06 0.94 0.98 0.86 0.80 0.84
SЭ/В 1.13 0.71 1.14 1.10 SВ/Э 2.83 3.95 1.03 1.29 1.44 1.33

Примечания: FЭА: F – кг/кг.

xMФ, мол.д.

αi/j

2.1

2.0

1.9

1.8

1.7

1.6

1.5

1.4

1.3
0.36 0.38 0.40 0.42 0.44 0.46 0.48 0.50

(а)

xMЭA, мол.д.

αi/j
2.1

1.9

1.7

1.5

1.3

1.1

0.9
0.36 0.38 0.40 0.42 0.44 0.46 0.48 0.50

(б)

Рис. 2. Ряды относительной летучести компонентов при 101.32 кПа в производных системах, содержащих: а) морфо‑
лин; б) моноэтаноламин.
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МП оказывает другое влияние на относитель‑
ные летучести веществ в  производной 4-компо‑
нентной системе: при меньшем расходе агента 
при ЭР прогнозируется концентрирование в дис‑
тиллатном потоке метанола, при высоком расхо‑
де – метанола и воды, поскольку возрастают SМ/Э 
и SВ/Э (табл. 2).

Для подтверждения прогноза селективного 
действия ЭА проведены расчеты колонн ЭР при 
101.32 кПа (табл.  3). Количество базовой сме‑
си 2403 кг/ч (75 кмоль/ч) состава (масс.%.): М – 
33.33, Э – 47.93, В – 18.74 (эквимолярный состав).

Расчеты ректификации проводили на плат‑
форме программного комплекса Aspen Plus V.10.0. 
по стандартным методикам. Для определения 
расхода агентов и статических параметров ректи‑
фикационных колонн (флегмовое число R, чис‑
ло теоретических тарелок N, уровни ввода аген‑
та NЭА и базовой смеси NF) использовали модуль 
Sensitivity Analysis. Расходы агентов (кг/кг) варь
ировали в  диапазонах FМФ: F  =  (1.5:1) ÷ (2.5:1), 
FМЭА: F = (1.5:1) ÷ (3:1) кг/кг. Агенты вводили при 
313.15 К, базовую смесь – при температуре ки‑
пения.

Результатом ЭР смеси М – Э – В является от‑
деление одного их компонентов. Расчеты колонн 
ЭР подтвердили прогноз разделения по значени‑
ям селективности агентов. В табл. 3 указаны наи‑

меньшие количества агентов, обеспечивающие 
результат ЭР. В  табл.  3–5 дополнительно при‑
ведены количества отбора дистиллата (кмоль/ч) 
и  расходы агентов (кмоль/кмоль) (указаны 
в скобках). Расчеты режимов ректификационно‑
го разделения проводили для отборов дистиллата 
25 и 50* кмоль/ч.

Результат разделения в  первой колонне схе‑
мы определяет ее полную структуру (рис.  3, 4). 

Таблица 3. Результаты разделения и статические парaметры колонны экстрактивной ректификации I смеси ме‑
танол – этанол – вода при 101.32 кПа

Агент МЭА* МЭА МП МП* МФ* МФ
FЭА: F 2.1:1 6:1 6.3:1 22.5:1 1.8:1 20.5:1

(1.1:1) (2.4:1) (2:1) (7.3:1) (0.7:1) (7.6:1)
FЭА 5070 14 538 15 167 54 126 4269 49 485
N 30 30 30 30 30 50
NЭА/NF 3/23 5/19 4/15 6/17 5/18 8/35
R 4.1 0.7 1.4 0.4 4 9.4
D 1948 1143 801 1256 1944 1143

(50) (25) (25) (50) (50) (25)
Состав М 40.55 0 99.99 63.77 40.15 0.7

Э 59.13 99.51 0 0.63 59.25 99.01
В 0.32 0.49 0.01 35.6 0.6 0.29

W 5525 15 798 16 769 55 273 4728 50 745
Состав М 0.2 5.07 0 0 0.44 1.56

Э 0 0.09 6.86 2.06 0 0.04
В 8.04 2.82 2.69 0.01 9.28 0.88

ЭА 91.76 92.02 90.45 97.93 90.28 97.52
QС –2.66 –0.46 –0.59 –0.76 –2.61 –2.83
Qr 3.11 1.69 1.44 5.38 2.81 5.47

Примечание: составы потоков – масс. %.
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Рис.  3. Варианты разделения смеси метанол (М)  – 
этанол (Э)  – вода (В) при экстрактивной ректифи‑
кации с  разными агентами и  отборами дистиллата 
в колонне I: *50 кмоль/ч; 25 кмоль/ч. I–III – ректи‑
фикационные колонны.
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МФ и  МЭА проявляют одинаковое избиратель‑
ное влияние на относительные летучести компо‑
нентов в  производных 4-компонентных смесях, 
поэтому при меньших расходах ЭА возможно 
отделение спиртов от воды, а при больших – прак‑
тически чистый этанол (рис. 3а, б). При введении 
МП в дистиллатном потоке колонны ЭР можно 
выделить водно-метанольную смесь или метанол 
(рис. 3в, г). В последнем случае не решается за‑
дача выделения одного их азеотропобразующих 
компонентов, поэтому в схеме предусмотрена ав‑
тоэкстрактивная ректификация с МП в колонне 
II (рис. 3г).

Для ПР, который является среднекипящим 
компонентом, рассмотрены разные варианты его 
ввода в колонну I. При введении ПР выше уров‑
ня подачи базовой смеси (рис. 4а, б) в дистилла‑
те прогнозировали выделение метанола (рис. 4а) 
или смеси спиртов (рис. 4б). Результаты расчетов 
приведены в табл. 4. Результат разделения, пред‑
ставленный на рис. 4б, не достигнут: в режиме 2* 
этанол присутствует в  дистиллатном и  кубовом 
потоках.

Режимы 3 и 4* относятся к вводу ПР ниже уров‑
ня подачи смеси М – Э – В. Они показывают, что 
увеличение расхода ПР не влияет на результат раз‑
деления при отборах дистиллата (25/50  кмоль/ч 
или 826/1890 кг/ч), а именно: в дистиллатном по‑
токе концентрируются спирты. При этом увели‑
чение расхода ПР приводит к снижению энерго‑
затрат на разделение (режим 3, табл. 4).

ПР неселективен в  отношении азеотропной 
пары Э – В, наибольшие значения относительной 
летучести зафиксированы для пар, содержащих 
метанол (табл.  2). Поэтому предложена регене‑
рация ПР в колонне II и дальнейшее разделение 
водно-этанольной смеси с  другим селективным 
ЭА (рис. 4в). Однако наличие двух колонн реге‑
нерации агентов неизбежно увеличит суммарные 
энергозатраты на ректификационное разделение 
и капитальные затраты схемы.

Выбор итогового варианта разделения необ‑
ходимо проводить по результатам расчета полной 
схемы ЭР. Расчеты ректификационных колонн 
проводили при 101.32 кПа, ориентируясь на до‑

стижение товарного качества спиртов, соответ‑
ствующих требованиям: ГОСТ № 6995–77 1997 г. 
“Реактивы. Метанол-яд. Технические усло‑
вия”, чистый (ч), содержание метанола не менее 
99  масс.%; ГОСТ № 5962–2013 2014 г. “Спирт 
этиловый ректификованный из пищевого сырья. 
Технические условия”, “Экстра”, содержание 
этанола не менее 94.27 масс.%.

Проведены расчеты вариантов разделения, 
представленных на рис.  3а–г. При введении 
МП не удалось получить этанол товарного ка‑
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Рис. 4. Варианты разделения смеси метанол (М) – этанол (Э) – вода (В) с пирролидином. Отбор дистиллата в колонне 
I: *50 кмоль/ч; 25 кмоль/ч. I–IV – ректификационные колонны.

Таблица 4. Результаты разделения и статические пара‑
метры колонны I для разных режимов ввода пирроли‑
дина при 101.32 кПа
Режим 1 2* 3 4*
Схема Рис. 4а Рис. 4б Рис. 4г Рис. 4г
FПР: F 0.5:1 0.3:1 3:1 0.03:1

(0.2:1) (0.13:1) (1.4:1) (0.01:1)
FПР 1138 711 7183 71
N 40 30 30 30
NПР/NF 11/17 8/20 28/13 28/20
R 6 4.4 4.5 7
D 803 1827 826 1890

(25) (50) (25) (50)
Состав М 99.03 43.78 89.56 42.34

Э 0.97 51.76 10.28 55.54
В 0 4.46 0.15 2.12

W 2738 1287 8760 584
Состав М 0.2 0.1 0.7 0.09

Э 41.78 16.01 12.17 17.4
В 16.45 28.66 5.13 70.32

ПР 41.57 55.23 82 12.19
QС –1.72 –2.87 –1.36 –4.17
Qr 1.75 2.89 1.56 4.17
ТD, K 337.75 343.89 338.48 343.69
ТW, K 358.94 360.90 361.07 361.13

Примечание: составы потоков – масс.%.
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чества в  колонне II (рис.  3г). Чистота этанола 
(масс.%) в  других режимах отвечает требовани‑
ям ГОСТ № 5962–2013: 98.96 (МФ*), 99.0 (МФ), 
99.39 (МЭА*), 99.51 (МЭА), 99.72 (МП*).

Согласно собственным результатам и  дан‑
ным [31, 32], содержание органических примесей 
в  воде (масс.%) меняется следующим образом: 
6.2 (ЭГ) > 4.5 (МФ*) > 3.0 (1-этил‑3-метил ими‑
дазолия дицианамид) = 3.0 (МЭА) > 2.5 (МЭА*) > 
1.9 (МФ) > 1.7 (МП*) > 0.4 (1-этил‑3-метилими‑
дазолия ацетат).

Товарное качество метанола достигается толь‑
ко при выделении спирта из его бинарных сме‑
сей с водой (колонна III, рис. 3б, в). Отсутствие 
примесей этанола достигается при использо‑
вании более селективных агентов: 99.9 (МП) 
и 99.8 (МЭА) масс.%. При введении менее селек‑
тивного МФ этанол присутствует в  дистиллат‑
ном потоке колонны II (рис. 3б). При разделении 
спиртовых смесей чистота метанола составляет 
96.3–98.55 масс.% (рис. 3а, б). В вариантах разде‑
ления с МЭА спирт товарного качества выделен 
из водно-метанольной смеси (колонна III, схема 
на рис. 3б).

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Вариант разделения, предусматривающий вы‑

деление метанола в присутствии МП, дискрими‑
нирован из-за значительных энергозатрат колонн 
автоэкстрактивной ректификации и регенерации 
агента, которые обусловлены сильным разбавле‑
нием агентом водно-этанольной смеси (рис. 3г).

В схеме, представленной на рис. 3а, проводит‑
ся ректификационное разделение смеси спиртов, 
характеризующейся относительной летучестью, 
близкой к  1, поэтому даже при высоких значе‑
ниях R и  N в  колонне III не удалось выделить 
метанол товарного качества. Лучший результат 
разделения – чистота метанола 97.88 масс.% до‑
стигнут при использовании более селективного 
МЭА*. При ЭР с  МФ* метанол дополнительно 
содержит примеси воды, качество спирта ниже – 
96.3 масс.%.

Товарное качество спиртов достигнуто при 
использовании моноэтаноламина, морфолина 
(рис. 3а, б), N‑метилпирролидона (рис. 3в).

Суммарное число теоретических тарелок 
в ректификационных колоннах схем составляет, 
соответственно: МФ  – 126 (рис.  3б); МП*  – 90 

Таблица 5. Статические параметры ректификационных колонн и результаты разделения смеси метанол – эта‑
нол – вода с моноэтаноламином
Схема Рис. 3а Рис. 3б
Колонна I II III I II III
N 30 21 30 30 23 30
NМЭА/NF 3/23 –/7 –/13 5/19 –/7 –/13
R 4.1 1.2 7 0.7 1.8 6.1
FМЭА 5070 – – 14538 – –
FЭА: F 2.1:1 – – 6:1 – –

(1.1:1) – – (2.4:1) – –
D 1948 455 806 1143 1260 802

(50) (25) (25) (25) (50) (25)
Состав М 40.55 2.47 97.88 0 63.56 99.8

Э 59.13 0.01 2.12 99.51 1.14 0.2
В 0.32 97.51 0 0.49 35.29 0

W 5525 5070 1142 15 798 14 538 458
Состав М 0.2 0 0.06 5.07 0 0.25

Э 0 0 99.39 0.09 0 2.78
В 8.04 0.01 0.55 2.82 0.01 96.97

МЭА 91.76 99.99 0 92.02 99.99 0
TD, K 343.64 370.77 337.83 351.43 346.46 337.7
TW, K 416.04 442.84 351.41 420.96 442.84 369.84
Qс –2.66 –0.62 –1.96 –0.46 –1.51 –1.74
Qr 3.11 0.74 1.97 1.69 1.88 1.75

Примечание: составы потоков – масс. %.
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(рис. 3в); МФ* – 90 (рис. 3а); МЭА* – 81 (рис. 3а); 
МЭА – 83 (рис. 3б).

Сравнение суммарных энергозатрат на ректи‑
фикационное разделение в  схемах представлено 
на рис. 5. Меньшие энергозататы получены при 
использовании моноэтаноамина, что обуслов‑
лено высокой селективностью агента и, соответ‑
ственно, его меньшим расходом.

Выбор итогового варианта разделения прово‑
дили для режимов с использованием моноэтано‑
амина, в  которых достигнуто товарное качество 
спиртов (МЭА*, МЭА).

При введении разных количеств экстрактив‑
ного агента зафиксированы качественно разные 
результаты разделения: МЭА* – отбор дистилла‑
та 50 кмоль/ч (1948 кг/ч), расход 2.1: 1 проводится 
обезвоживание базовой смеси; МЭА – отбор дис‑
тиллата 25 кмоль/ч (1143 кг/ч), расход 6.1: 1, отде‑
ляется этанол (табл. 5).

В  работах [31, 32] представлены результаты 
расчетов схемы разделения с  использованием 
ионных жидкостей. Корректное сравнение с соб‑
ственными данными невозможно, т.  к. рассмо‑
трены разные составы смесей метанол – этанол – 
вода (масс. д.): (0.1729; 0.7519; 0.0752) [31, 32] 
и (0.3333, 0.4793, 0.1874) в представляемой работе. 
Авторы [31, 32] не привели оценку ТАС (total an‑
nual cost) с учетом стоимости ионных жидкостей.

Рекомендована ЭР базовой смеси с введением 
МЭА, когда в дистиллатном потоке выделен эта‑
нол (рис. 3б).

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Для разделения водной смеси метанола и эта‑

нола рассмотрены селективные агенты, в  при‑

сутствии которых при 101.32 кПа не наблюдают‑
ся инверсии относительной летучести веществ 
в  производных четырехкомпонентных системах 
или наличие инверсии не влияет на качествен‑
ный результат разделения.

Рассмотрены разные режимы организации 
ввода среднекипящего агента (пирролидина) 
в  ректификационную колонну разделения ба‑
зовой смеси. Качественные результаты разделе‑
ния в режимах экстрактивной и реэкстрактивной 
ректификации не совпадают.

Селективное действие дополнительно вводи‑
мого при ректификации агента определяет струк‑
туру принципиальной технологической схемы 
разделения. Одинаковая структура схемы разде‑
ления возможна при экстрактивной ректифи‑
кации с  моноэтаноламином или морфолином, 
а  также при введении среднекипящего агента 
пирролидина (ввод в колонну ниже уровня пода‑
чи базовой смеси). Количества агентов для дан‑
ных случаев составляют: МЭА*  – 5070, МФ*  – 
4269, ПР* – 71 кг/ч.

При ЭР смеси метанол – этанол – вода соста‑
ва (0.333, 0.4793, 0.1874) масс. д. целесообразно 
использование агента, позволяющего отделить 
в  колонне ЭР базовой смеси азеотропобразую‑
щий компонент (этанол). По результатам оценки 
суммарных энергозатрат на разделение предло‑
жена принципиальная схема экстрактивной рек‑
тификации с моноэтаноламином.
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ОБОЗНАЧЕНИЯ
D	 поток дистиллата, кг/ч
F	 поток смеси, кг/ч
Hv	 молярная энтальпия парообразования,  

кДж/моль
N	 число теоретических тарелок
Т	 температура, К
Q	 тепловые нагрузки колонн, МВт
R	 флегмовое число
S	 селективности экстрактивных агентов
W	 кубовый поток, кг/ч
x	 состав жидкой фазы, мол. д.
y	 состав паровой фазы, мол. д.
α	 относительная летучесть компонентов
В	 вода
М	 метанол
МП	 N‑метилпирролидон
МФ	 морфолин
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Q, МВт
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Рис. 5. Сравнение суммарных энергозатрат на разде‑
ление вариантов экстрактивной ректификации смеси 
метанол – этанол – вода. I–III – ректификационные 
колонны.
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МЭА	 моноэтаноламин
ПР	 пирролидин
Э	 этанол
ЭА	 экстрактивный агент
ЭР	 экстрактивная ректификация

ИНДЕКСЫ
i, j	 номера компонентов
кип	 кипение
с	 конденсатор
r	 кипятильник
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