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Проведен сравнительный анализ энергозатрат на разделение схем экстрактив-

ной ректификации эквимолярной смеси растворителей фармацевтических производств 

метанол - этанол - ацетонитрил - вода. Базовая система содержит четыре бинарных и 

трехкомпонентный азеотропы с минимальными температурами кипения. Изменение дав-

ления практически не влияет на положение сепаратрических поверхностей. Это определя-

ет необходимость использования для разделения базовых смесей любых составов экстрак-

тивной ректификации. В качестве селективных агентов рассмотрены промышленные 

агенты диметилсульфоксид и глицерин. Влияние агентов на парожидкостное равновесие при 

30 и 101,32 кПа оценено по относительной летучести компонентов, образующих азеотро-

пы, и селективности агентов. Вычислительный эксперимент проведен на платформе 

Aspen Plus V.10.0. Предложены две принципиальные технологические схемы, включающие 

двухколонный комплекс экстрактивной ректификации для обезвоживания базовой смеси. 

Для последующего выделения ацетонитрила в схемах используется экстрактивная рек-

тифкация с одним из агентов. Разделение азеотропных смесей метанол - этанол - агент 

различается очередностью выделения компонентов. В схеме I предусмотрена регенерация 

агента и дальнейшее разделение смеси спиртов, в схеме II сначала проводится выделение 

метанола, а потом отделение этанола от агента. Проведены расчеты комплексов экс-

трактивной ректификации обеих схем для рабочих давлений колонн 30 и 101,32 кПа. Рас-

смотрены разные наборы селективных агентов, вводимых в колонны обезвоживания базо-

вой смеси и выделения ацетонитрила. Введено понятие эффективного набора агентов. 

Суммарные энергозатраты на разделение (нагрузки кипятильников колонн) для схемы II на 

35-38% превышают значения для схемы I. По критерию наименьших суммарных энергоза-

трат на разделение рекомендована схема I: рабочее давление колонн 30 кПа, набор эффек-

тивных агентов: глицерин для обезвоживания базовой смеси и диметилсульфоксид для вы-

деления ацетонитрила. 

Ключевые слова: метанол, этанол, ацетонитрил, вода, глицерин, диметилсульфоксид, экстрак-
тивная ректификация, эффективный агент 
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A comparative analysis of energy consumption for extractive distillation flowsheets was 

carried out. This was done by the example of methanol - ethanol - acetonitrile - mixture. These 

solvents are used in pharmaceutical industries. The basic system methanol - ethanol - acetonitrile 

- water contains four binary and one ternary minimum-boiling azeotropes. Pressure change has 

almost no effect on the location of separatric surfaces. Therefore, extractive distillation should be 

used to separate solvents mixtures of any composition. Industrial entrainers dimethyl sulfoxide 

and glycerol are considered as selective agents. The effect of entrainer on vapor-liquid equilibri-

um at 30 and 101.32 kPa was evaluated by the relative volatility of the components forming azeo-

tropes and the selectivity of the agents. The simulation was carried out on the Aspen Plus V.10.0 

program environment. Two extractive distillation flosheets for the methanol - ethanol - acetoni-

trile - water separation are investigated. Both schemes include a two-column complex for the ex-

tractive distillation of the base mixture: in the first column, organic solvents are separated from 

water, and in the second column, the agent is regenerated. For subsequent separation of acetoni-

trile, extractive distillation with dimethyl sulfoxide or glycerol is also used. But separation of 

methanol-ethanol - entrainert zeotropic mixtures differs in the order of separation of components 

in schemes I and II. In scheme I, regeneration of the agent and further separation of the alcohol 

mixture is provided, in scheme II, methanol is first isolated, and then ethanol is separated from 

the agent. The optimized results for both schemes at columns pressures 30 and 101.32 kPa are 

performed. Different sets of selective agents introduced into extractive distillation columns are 

considered. The concept of an effective set of entrainers is introduced. The evaluation of the de-

sign alternatives need the assessment of energy demands. Total energy consumption for separa-

tion (reboiler duty) for the scheme II at 35-38% higher than values for scheme I. On the criterion 

of the minimum total energy consumption for the separation the scheme I was recommended: 

pressure columns 30 kPa, effective set of entrainers: glycerol for dehydration of the base mixture 

and dimethyl sulfoxide for acetonitrile isolation. 

Key words: methanol, ethanol, acetonitrile, water, glycerin, dimethyl sulfoxide, extractive distillation, 

effective agent 

 

ВВЕДЕНИЕ 

Экстрактивная ректификация (ЭР) приме-

няется для разделения азеотропных смесей в про-

мышленности [1-3]. Одним из важнейших аспек-

тов исследований процессов ЭР бинарных смесей 

является выбор агентов [1, 4, 5]. Использование 

наиболее селективных экстрактивных агентов 

требует их меньших расходов для достижения 

эффективности избирательного воздействия при 

разделении бинарной смеси конкретного состава 

[6-8]. Это обеспечивает снижение энергозатрат на 

разделение, которые являются значимой состав-

ляющей в структуре общего энергопотребления 

схем ЭР [7, 9]. Для ЭР n-компонентных систем (n = 

3, 4), содержащих один азеотроп, обычно рас-

сматривают конкретный растворитель, уже исполь-

зующийся в промышленности [10-13].  
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Выбор селективного агента для ЭР трех-

компонентных гомогенных систем, содержащих 

несколько азеотропов, при отсутствии экспери-

ментальных данных по фазовому равновесию 

производной системы (базовые компоненты + те-

стируемый агент) можно проводить по результа-

там теоретического анализа [1, 14, 15]. На разных 

этапах разделения используют единственный 

агент, если система содержит бинарные азеотропы 

одного типа: положительные или отрицательные 

[15-18]. Задача подбора агентов значительно 

усложняется при необходимости разделения си-

стем, содержащих азеотропы обоих типов, когда 

требуется последовательное использование разных 

агентов [14, 19]. Для базовых четырехкомпонент-

ных смесей, содержащих несколько азеотропов, 

исследования подобного типа пока не проводились. 

Проблемы разделения смесей растворите-

лей фармацевтических производств рассматрива-

ются в последнее время для непрерывного произ-

водственного цикла. Это обусловлено, в первую 

очередь, ужесточением экологических требований 

к процессам разделения, которые не должны 

ограничиваться только выделением целевого ком-

понента или веществ, находящихся в многоком-

понентной смеси в максимальном количестве. 

Разделение систем, содержащих несколько азео-

тропов, в периодических процессах, практически 

невозможно.  

Цель данной работы − оценить влияние 

различных факторов на энергозатраты схем экс-

трактивной ректификации смеси метанол (М)  

этанол (Э)  ацетонитрил (АЦН)  вода (В): се-

лективность агентов и очередность их ввода, ра-

бочее давление ректификационных колонн.  

Базовая четырехкомпонентная система со-

ставлена из растворителей, использующихся на 

разных стадиях в технологиях получения лекар-

ственных препаратов [20, 21]. Она содержит че-

тыре бинарных и трехкомпонентный азеотропы 

(табл. 1, рис. 1). В качестве разделяющих агентов 

(А) выбраны диметилсульфоксид (ДМСО) и глице-

рин (ГЛ). Вещества имеют максимальные темпе-

ратуры кипения и энтальпии парообразования в 

условиях ректификационного разделения, удовле-

творяют стандартным требованиям, предъявляе-

мым к промышленным агентам [4, 22, 23]. Оба 

растворителя предложены ранее для ЭР бинарных 

и трехкомпонентных составляющих базовой сме-

си [6, 15, 17, 24]. 

МЕТОДИКА МОДЕЛИРОВАНИЯ 

Расчеты фазовых равновесий проведены в 

программном комплексе Aspen Plus V.10.0. Для 

расчетов использовали модель NRTL (Non Random 

Two Liquid), с параметрами бинарного взаимодей-

ствия стандартного вида: 

𝜏𝑖𝑗 = 𝑎𝑖𝑗 +
𝑏𝑖𝑗

𝑇
  𝜏𝑗𝑖 = 𝑎𝑗𝑖 +

𝑏𝑗𝑖

𝑇
    

𝐺𝑖𝑗 = exp⁡(−𝑎𝜏𝑖𝑗),  𝐺𝑗𝑖 = exp⁡(−𝑎𝜏𝑗𝑖)         
Для учета неидеального поведения паро-

вой фазы применяли уравнение состояния Редли-
ха-Квонга. Параметры модели NRTL, оцененные 
по экспериментальным данным парожидкостного 
равновесия, представлены в табл. 2. 

 
Таблица 1 

Азеотропные данные системы метанол - этанол - 

ацетонитрил - вода при 101,3 кПа (расчетные дан-

ные) 

Table 1. Azeotropic data of the system methanol – etha-

nol - acetonitrile - water at 101.3 kPa (calculated data) 

Азеотроп 
Состав, м.д. T, К 

М Э АЦН В 
 

ЭВ – 0,896 – 0,104 351,31 

МАЦН 0,808 – 0,192 – 336,78 

АЦН В – – 0,673 0,328 349,92 

ЭАЦН – 0,552 0,448 – 346,17 

Э АЦН В – 0,477 0.440 0,083 346,03 

 

 
Рис. 1. Разделяющие многообразия системы метанол (М) – эта-

нол (Э) – ацетонитрил (АЦН) – вода (В) при 101,32 кПа 
Fig. 1. The separating manifolds of the system methanol (M) – etha-

nol (Э) – acetonitrile – (AЦН) – water (В) at 101.32 kPa 

 
Средняя точность описания равновесных 

температур для бинарных составляющих не пре-
вышает 0,11 отн. %. Средняя точность описания 
составов паровой фазы составляет для систем (отн. 

%): М  Э – 0,17; М  АЦН – 1,32; М  В – 2,1;  

Э − АЦН – 0,5; Э  В – 0,42 и АЦН  В – 1,93. 
Ошибки описания составов азеотропов (отн. %): 

М − АЦН – 1,61; Э  АЦН – 0,22; АЦН  В – 1,74; 
Э − В – 0,003. Точность описания равновесных 
температур бинарных азеотропов не превышает 
0,06 отн. %. Для расчетов фазовых равновесий 
систем, содержащих агенты, использовали пара-
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метры модели NRTL из базы данных программно-
го комплекса.  

Селективность агентов (Sij) оценивали по 

данным парожидкостного равновесия: 

ij

)A(
ij

ijS



=    (1) 

jj

ii
ij x/y

x/y
=    (2) 

где αij − относительные летучести веществ в базо-

вой смеси М  Э – АЦН − В, αij
(A) − в производной 

смеси М  Э – АЦН – В − А (А − ДМСО или ГЛ).  

Расчеты схем экстрактивной ректифика-

ции проведены для F = 100 кмоль/ч эквимолярной 

базовой смеси М  Э  АЦН  В. Составы потоков 

приведены в мольных долях (м.д.), температура − 

град. К. Потоки агентов FA (кмоль/ч) вводили в 

колонны ЭР при 313 К (ДМСО) или 333 К (ГЛ), 

потоки питания − при температурах кипения раз-

деляемых смесей для заданного рабочего давле-

ния. В вычислительном эксперименте добивались 

получения продуктовых потоков с содержанием 

основного вещества не менее 0,9998-0,9999 м.д. 

Оптимизируемые параметры − число теоретиче-

ских тарелок (N), уровни ввода жидких потоков: 

питания (NF) и агента (NА), флегмовое число R. 

Для оптимизации режимов работы колонн исполь-

зовали модуль Sensitivity программного комплек-

са Aspen Plus V.10.0.  

Таблица 2 

Параметры NRTL для расчета фазовых равновесий 

Table 2. NRTL parameters for phase equilibria simulation 

Система i−j aij aji bij bji α Ист, 

МЭ -11,32 8,2525 4177,5 -3016 0,3132 25 

МАЦН − − 188,61 135,67 0,3 26 

ЭАЦН -5,436 2,2308 2103,7 -605,3 0,512 27 

МВ -2,626 4,8241 828,39 -1330 0,3 28 

ЭВ -9,596 14,018 3127,1 -4043 0,175 29 

АЦН В -1,335 2,0855 662,05 -58,23 0,3 30 

 

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ 

Относительные летучести веществ (2) рас-

считаны для эквимолярного состава базовой че-

тырехкомпонентной смеси: в присутствии ГЛ при 

30 и 101,32 кПа, а в случае ДМСО − при пони-

женном давлении из-за термической нестабильно-

сти агента в условиях ректификации. Предвари-

тельно определены наименьшие количества аген-

тов, обеспечивающих достаточное селективное воз-

действие (табл. 3). Для обезвоживания базовой 

смеси требуется вводить 87 кмоль/ч ДМСО или 33 

кмоль/ч ГЛ (расходы 0,87:1 или 0,33:1). Для выде-

ления АЦН из смеси растворителей количества 

агентов выше: 493 кмоль/ч ДМСО или 530 кмоль/ч 

ГЛ, что соответствует расходам 6,6:1 и 7,1:1.  

Оба агента оказывают аналогичное влия-

ние на фазовое равновесие производных пятиком-

понентных систем М  Э  АЦН  В  А, а имен-

но: увеличивают летучести органических раство-

рителей относительно воды. Селективность гли-

церина в отношении азеотропных пар, содержа-

щих воду, значительно выше, что позволяет про-

вести полное обезвоживание смеси с меньшим 

расходом агента в сравнении с ДМСО. В системе 

М  Э  АЦН азеотропобразующим компонентом 

является ацетонитрил (табл. 1). Для его выделения 

из смеси растворителей также можно использо-

вать ДМСО или ГЛ, но при значительно больших 

расходах агентов (табл. 3).  

 
Таблица 3 

Относительные летучести компонентов и селектив-

ности агентов  

Table 3. The relative volatilities of the components and 

agent selectivity 

Агент ГЛ ГЛ ДМСО 

Р 101.325 30 30 

FA/F 32:100 33:100 87:100 

i  j  αij Sij αij Sij αij Sij 

Базовая смесь 

МВ 3,94 1,83 4,07 1,91 4,56 2,15 

ЭВ 3,21 2,09 3,28 2,17 2,75 1,82 

АЦНВ 5,70 2,77 8,06 2,78 6,61 2,27 

Смесь растворителей 

FA/F 506:75 530:75 493:75 

АЦНМ 3,06 4,15 3,64 3,65 1,99 2,00 

АЦНЭ 2,94 2,38 3,59 2,04 2,97 1,69 

 

По результатам анализа относительных 

летучестей можно предложить две принципиаль-

ные технологические схемы разделения (рис. 2, 3). 

Схемы включают комплексы ЭР, в каждом из ко-

торых предусмотрены ввод и регенерация агента 
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А (ДМСО или ГЛ). В первом комплексе (колонны I-

II) обеих схем из базовой смеси (поток 1) выделя-

ют воду (поток 5) и агент (поток 4). Далее струк-

туры схем различаются. В схеме I (рис. 2) cмесь 

органических растворителей (поток 3) поступает в 

двухколонный комплекс ЭР (колонны III-IV), где 

проводится выделение АЦН (поток 7) и регенера-

ция агента (поток 8), а разделение смеси спиртов 

(поток 9) − в колонне V. В схеме II (рис. 3) рас-

творители (поток 3) поступают в типовой трехко-

лонный комплекс ЭР (колонны III-V). В колонне 

III получают АЦН (поток 7), водно-спиртовая 

смесь (поток 6) поступает в колонну IV, где из нее 

выделяют метанол (поток 9). Затем разделение 

этанола и агента (поток 8) проводят в колонне V.  

 

 
Рис. 2. Принципиальная технологическая схема разделения I. 

Потоки: 1 – М-Э-АЦН-В; 2 – В-А; 3 – М-Э-АЦН; 4 – А; 5 – В; 

6 – М-Э-А; 7 – АЦН; 8 - А; 9 – М-Э; 10 – Э; 11 – М 

Fig. 2. Conceptual separation flowsheet I. Flows: 1 – М-Э-АЦН-В; 

2 – В-А; 3 – М-Э-АЦН; 4 – А; 5 – В; 6 – М-Э-А; 7 – АЦН; 8 - А; 

9 – М-Э; 10 – Э; 11 – М 

 

 
Рис. 3. Принципиальная технологическая схема разделения II. 

Потоки: 1 – М-Э-АЦН-В; 2 – В-РА; 3 – М-Э-АЦН; 4 – А; 5 – В; 

6 – М-Э-А; 7 – АЦН; 8 – Э-А; 9 – М; 10 – А; 11 – Э 

Fig. 3. Conceptual separation flowsheet II.   Flows: 1 – М-Э-

АЦН-В; 2 – В-А; 3 – М-Э-АЦН; 4 – А; 5 – В; 6 – М-Э-А; 7 – АЦН; 

8 – Э-А; 9 – М; 10 – А; 11 – Э 

 

Проведены расчеты схем I, II. В вычисли-

тельном эксперименте учтены параметры, непо-

средственно влияющие на относительные летуче-

сти разделяемых компонентов (селективности аген-

тов), и, следовательно, на энергозатраты на разделе-

ние (нагрузка на кипятильники ректификационных 

колонн): рабочие давления, наборы селективных 

агентов, вводимых в колонны ЭР: (ДМСО, ДМСО); 

(ГЛ, ГЛ); (ДМСО, ГЛ); (ГЛ, ДМСО).  

Сравнение вариантов разделения проводи-

ли по суммарным нагрузкам на кипятильники ко-

лонн 
n

V
I Q∑  (n − номер колонны в схеме). Для 

всех наборов агентов и значений давления крите-

рий n
V
I Q∑  для схемы I на 32-38% ниже, чем для 

схемы II. Это обусловлено значительными энерго-

затратами колонн IV и V, в которых последова-

тельно выделяются в дистилатных потоках мета-

нол и этанол (рис. 3). Нагрузки на кипятильники 

(МВт): QIV > 5,5, QV > 4,5 (ДМСО) и QIV > 9,5, QV > 5 (ГЛ). 

Причиной может быть образование прочных во-

дородных связей между молекулами спирта и 

агента [31]. Поэтому целесообразно сначала про-

водить регенерацию высоко кипящих ДМСО (ГЛ) 

в колонне IV, а затем – разделение смеси спиртов 

в колонне V (схема I, рис. 2). 

Далее оптимизировали статические пара-

метры ректификационных колонн менее энерго-

емкой схемы I (рис. 2). В табл. 4 приведены ре-

зультаты для вариантов разделения с единствен-

ным агентом: ДМСО или ГЛ. Вводятся разные 

количества агентов (FA), поэтому соотношения 

потоков дистиллата (D) и куба (W) в приведенных 

вариантах различны для колонн I-IV. 

 
Таблица 4 

Статические параметры ректификационных ко-

лонн схемы I при введении одного агента 

Table 4. Static parameters of distillation columns when 

introducing a single agent (scheme I) 

Кол. I II III IV V 

Глицерин, 101,32 кПа 

FA 32 − 506 − − 

FA/F 0,32:1 − 6,75:1 − − 

D/W 75/57 25/32 25/556 50/506 25/25 

R 0,3 0,1 0,1 0,1 8,7 

Tw 407,8 560,9 560,9 560,6 351,5 

Qn 0,68 0,62 2,54 5,92 2,39 

Глицерин, 30 кПа 

FA 33 − 530 − − 

FA/F 0,33:1 − 7,07:1 − − 

D/W 75/58 25/33 25/580 50/530 25/25 

R 0,3 0,1 0,7 0,1 3,8 

Tw 369,9 518,7 362,7 518,7 323,4 

Qn 0,6 0,62 1,46 5,94 1,3 

ДМСО, 30 кПа 

FA 87 − 493 − − 

FA/F 0,87:1 − 6,57:1 − − 

D/W 75/112 25/87 25/543 50/493 25/25 

R 1,3 6,8 2,1 0,7 3,8 

Tw 393,4 421,7 389,1 421,7 323,4 

Qn 1,6 2,4 2,22 1,57 1,3 

 

Cтатические параметры ректификацион-

ных колонн схемы I c глицерином при разном 

давлении отличаются незначительно. Для колонн 

ЭР число теоретических тарелок, уровни ввода 

агента/питания для 101,32 (30) кПа: кол. I − 26, 

3/18 (25, 2/18); кол. III −30, 3/16 (30, 2/16). Стати-

ческие параметры колонн регенерации ГЛ и раз-
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деления спиртов: кол. II − 9, 3 при обоих значени-

ях Р; кол. IV − 9, 3 (10, 5); кол. V − 49, 32 (49, 17). 

При использовании только ДМСО число теорети-

ческих тарелок, уровни ввода потоков также 

определены в расчетном эксперименте: кол. I− 26, 

3/19; кол. II − 9, 4; кол. III − 50, 4/27; кол. IV − 16, 6; 

кол. V − 49, 17.   

Колонны ЭР для разделения трехкомпо-

нентных водных смесей растворителей могут со-

держать значительное число теоретических таре-

лок [17, 18, 32, 33]. При увеличении количества 

селективного агента этот показатель может быть 

снижен. Например, ЭР смеси метанол − тетрагид-

рофуран − вода с этиленгликолем (выделение тет-

рагидрофурана) может проводиться в разных ва-

риантах: колонна эффективностью 45 т.т., расход 

агента 4:1 [15] или колонна 56 т.т., расход агента 

0,57:1 [32]. Для ЭР смеси метанол − ацетонитрил 

− вода с ГЛ (выделение ацетонитрила) требуется 

40 т.т., расход агента 2,6:1 [15] или колонна 48 т.т., 

расход агента 0,8:1 [17]. При разделении четырех-

компонентных смесей число теоретических сту-

пеней в колоннах ЭР может быть выше.  

В настоящей работе мы сравнивали селек-

тивное воздействие агентов для наименьших рас-

ходов, обеспечивающих отделение воды (кол. I) и 

выделение ацетонитрила (кол. III). Задача сов-

местной оптимизации расхода агентов и эффек-

тивности колонн ЭР не рассматривалась. В каче-

стве критерия сравнения агентов выбраны энерго-

затраты на разделение, которые непосредственно 

связаны с селективностью агентов.  

Температуры кубовых потоков (TW) при 

30 кПа ниже, т.е. обеспечивается более благопри-

ятный температурный режим в колоннах I, III и V 

(табл. 4). Суммарные энергозатраты 
n

V
I Q∑  (n − 

номер колонны в схеме): 12,15 МВт (101,32 кПа) и 

9,92 МВт (30 кПа), т.е. снижение составляет 

18,4%, т.к. при 30 кПа относительные летучести 

спиртов выше, чем при 101,32 кПа (кол. V). Энер-

гозатраты колонны IV регенерации глицерина яв-

ляются максимальными и практически не зависят 

от давления. Поэтому использование ГЛ для ЭР 

смеси растворителей нецелесообразно.  

Результаты расчетов ЭР базовой смеси с 

ДМСО (кол. I) полностью коррелируют с данны-

ми о селективности (табл. 3). При 30 кПа селек-

тивность ДМСО ниже, а расход, и, соответствен-

но, энергозатраты на разделение, выше в сравне-

нии с глицерином. Для обезвоживания базовой 

смеси (комплекс колонн I-II) наиболее селектив-

ный глицерин является эффективным агентом. 

Понятие «эффективный агент» учитывает его вли-

яние на относительные летучести веществ (селек-

тивность) и параметры комплекса (суммарные 

энергозатраты на разделение) [7]. При 30 кПа для 

комплекса I-II 
n

II
I Q∑  составляют: 1,22 МВт для 

ГЛ и 4,0 МВт для ДМСО.  

При ЭР с глицерином энергозатраты ко-

лонны III (выделение АЦН из смеси растворите-

лей) равны 1,46 МВт, а с ДМСО – 2,22 МВт. Од-

нако более селективный глицерин не является эф-

фективным агентом из-за значительных энергоза-

трат колонны его регенерации IV. Для комплекса 

колонн III-IV имеем 
n

IV
III Q∑ : 7,4 МВт для ГЛ и 

3,8 МВт для ДМСО (табл. 4), т.е. эффективным 

агентом является менее селективный ДМСО.   

При введении разных агентов в комплексы 

ЭР целесообразно использовать эффективный набор 

агентов, обеспечивающий наименьшие суммар-

ные энергозатраты на разделение. Для схемы I 

разделения смеси М  Э  АЦН  В суммарные 

энергозатраты (рабочее давление колонн 30 кПа) 

для разных наборов агентов 
i

V
I Q∑  (МВт) меня-

ются в ряду: 12,7 (ДМСО, ГЛ); 9,92 (ГЛ, ГЛ); 9,09 

(ДМСО, ДМСО); 6,31 (ГЛ, ДМСО). Глицерин и 

диметилсульфоксид составляют эффективный 

набор экстрактивных агентов, который обеспечи-

вает значительное снижение энергозатрат на раз-

деление, Детальную оптимизацию работы ком-

плексов ЭР схемы I для неэффективных наборов: 

(ДМСО, ГЛ); (ГЛ, ГЛ); (ДМСО, ДМСО), прово-

дить не следует.  

Статические параметры колонн для итого-

вого варианта разделения при 30 кПа приведены 

далее последовательно для колонн I-V. Число тео-

ретических тарелок, уровни ввода потоков: кол. I− 
25, 2/18; кол. II − 9, 3; кол. III −50, 4/27; кол. IV − 

16, 4; кол. V − 49, 17.   

Недостатком схемы I является большое 

число тарелок колонны разделения спиртов (кол. V). 

При использовании агентов, проявляющих иное 

селективное влияние, необходимость разделения 

метанола и этанола в одной колонне может быть 

исключена. Однако требования к растворителям, 

применяемым в химико-фармацевти-ческой про-

мышленности, определяют выбор ДМСО и ГЛ.  

ВЫВОДЫ 

По результатам анализа суммарных энер-

гозатрат на разделение смеси метанол  этанол  

ацетонитрил  вода предложена принципиальная 

технологическая схема экстрактивной ректифика-

ции, состоящая из двухколонных комплексов: 
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обезвоживания базовой смеси и выделения ацето-

нитрила из смеси органических растворителей, а 

также колонны ректификации спиртовой смеси. 

Определены расходы агентов и статические пара-

метры работы колонн при 30 и 101,32 кПа. Пред-

ложено использовать понятие эффективного 

набора агентов, обеспечивающего минимальные 

суммарные энергозатраты на ректификационное 

разделение. Для экстрактивной ректификации 

смеси метанол  этанол  ацетонитрил  вода эф-

фективным является набор агентов: глицерин для 

обезвоживания базовой смеси и диметилсульфок-

сид для выделения ацетонитрила.  
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