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摘要:针对膜工业中所产生的质量分数为 ５％~１５％的 ＮꎬＮ－二甲基乙酰胺(ＤＭＡＣ)废水ꎬ提出了分离 ＤＭＡＣ 废水减压逆流

的双效、三效和四效精馏工艺流程ꎮ 通过实验和 Ａｓｐｅｎ 流程模拟对多效精馏的工艺进行了研究ꎮ 利用响应面法(ＲＳＭ)对多效
流程进行了优化ꎬ以最小年度总费用(ＴＡＣ)为目标函数ꎬ确定了回收废水中 ＤＭＡＣ 最佳方案为减压逆流三效精馏工艺ꎮ
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　 　 ＤＭＡＣ 是强极性的非质子溶剂ꎬ无色透明ꎬ可以

与水、酯、醇、酮、醚、芳香族化合物等溶剂完全互溶ꎬ
同时对多种高分子材料(如树脂、合成纤维、塑料薄

膜等)具有良好的溶解性能ꎬ是重要的化工原料ꎮ
ＤＭＡＣ 与 ＮꎬＮ－二甲基甲酰胺(ＤＭＦ)相比ꎬ具有毒

性和挥发性较低、稳定性较高、不易变色等优点ꎬ被
广泛应用于石油加工和有机合成工业中ꎮ 因此ꎬ对
废水中的 ＤＭＡＣ 进行回收处理具有十分重要的意

义ꎮ 由于 ＤＭＡＣ 的沸点较高ꎬ且为混合物中的重组

分ꎬ若想得到高纯度的 ＤＭＡＣ 需要通过精馏蒸出大

量的水ꎬ此过程所消耗的热量巨大ꎮ 精馏可将热量

转化为分离的动力ꎬ但传质、传热等过程会造成不可

逆的有效能损失[１]ꎮ 与单塔相比ꎬ多效精馏所需的

热量可以减少 ３０％~４０％[２]ꎮ 杨明德等[３]利用差压

热耦合法对 ＤＭＡＣ 的分离进行了模拟和优化设计ꎬ
计算结果显示节能效果明显ꎮ 赵舜华等[４] 设计了

以低压蒸汽为热媒的三塔节能型 ＤＭＦ 回收工艺ꎬ节
能效果明显ꎮ 王春丽[５] 通过液液萃取法回收废水

中的 ＤＭＡＣꎬ因为加入了萃取剂ꎬ引入了新的杂质ꎬ
从而影响了 ＤＭＡＣ 的品质ꎮ 大部分学者对制膜工

业中含有聚合物的情况并未考虑ꎮ 本文中对制膜工

业中的 ＤＡＭＣ 废水研究ꎬ充分考虑热敏性聚合物的

因素ꎬ设计了回收 ＤＡＭＣ 废水的工艺流程ꎮ

１　 减压精馏实验

１􀆰 １　 实验材料

实验原料为某膜工厂废水ꎬ 废水中主要含

(ＤＭＡＣ)和高分子聚合物如聚偏氟乙烯(ＰＶＤＦ)、
聚乙二醇(ＰＥＧ)、聚乙烯吡咯烷酮(ＰＶＰ)、聚乙烯

醇(ＰＶＡ)等ꎬ组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 物料组成

组分 常压沸点 / ℃ 质量分数 / ％
ＤＭＡＣ １６６ ５~１５
水 １００ ８３~９５
聚合物 >１２０ １~２

精馏实验装置如图 １ 所示ꎮ 精馏装置采用玻璃
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填料塔ꎬ主要由 ３ 个部分构成:分离系统、真空系统

和压力系统ꎮ 实验装置的分离部分从上到下主要由

冷凝器、回流比控制器、塔身、塔釜、外加热源组成ꎮ
其中ꎬ塔身内径 ３０ ｍｍꎬ内部装填 ϕ３ ｍｍ×３ ｍｍ 的

金属丝网 θ 环填料ꎬ填料层高度约 １􀆰 ５ ｍꎬ玻璃塔身

外伴热带和保温棉保温ꎮ 塔顶冷凝器以低温冷却循

环水(４℃)为冷却介质ꎮ 塔釜的容积为 ２ Ｌꎬ塔釜加

热热源为集热式恒温加热器ꎮ 真空系统由真空泵和

缓冲罐组成ꎬ并与精馏塔的塔顶相连ꎮ 测压系统采

用 Ｕ 型管压差计ꎬ分别与塔顶塔釜相连ꎬ测定塔顶

和塔釜压力ꎮ

１—塔身ꎻ２—Ｕ 型管压差计ꎻ３—加热器ꎻ４—冷凝器ꎻ
５—回流比控制器ꎻ６—真空采样管ꎻ７—收集器ꎻ８—温度计ꎻ

９—塔釜圆底烧瓶ꎻ１０—真空泵

图 １　 减压精馏实验装置

１􀆰 ２　 试验方法

(１)检查精馏装置的气密性ꎬ塔釜加入待分离

的工厂废水ꎮ 开启真空泵ꎬ调节压力为 ９ ｋＰａꎬ打开

循环冷却水ꎬ然后打开塔釜加热器和塔身保温伴热

带进行预热ꎮ
(２)提高塔釜加热温度ꎬ塔釜液体开始沸腾ꎬ且

塔顶开始回流ꎮ 此阶段每隔 １０ ｍｉｎ 记录温度和压

力ꎬ待温度、压力稳定后ꎬ全回流操作 ２０ ｍｉｎ 左右ꎮ
(３)开启回流比控制器ꎬ设置合适的回流比ꎬ塔

顶开始出料ꎮ
(４)持续记录塔顶、塔釜温度和压力等数据ꎮ

每隔 １０ ｍｉｎ 收集塔顶的采出产品ꎬ同时从塔釜取

样ꎬ用气相色谱进行分析ꎮ
(５)当塔顶检测出 ＤＭＡＣ 时即可停车ꎻ当塔釜存

料较少、塔釜溶液变色、有结焦现象时也应当停车ꎮ
(６)停车时ꎬ停止出料ꎬ关闭保温和加热ꎬ关闭

真空泵ꎬ待塔身冷却后停冷却水ꎮ
１􀆰 ３　 实验结果与讨论

实验中ꎬ塔釜进料量为 １ ２００ ｍＬꎬ初始物料组成

(质量分数ꎬ下同)为水 ８４􀆰 ５％ꎬＤＭＡＣ １４􀆰 ３％ꎬ其他

１􀆰 ２％ꎮ 操作压力为 １０ ｋＰａꎬ回流比为 ０􀆰 ５ꎮ 实验过

程中每隔 １０ ｍｉｎ 塔顶采出约 １００ ｍＬꎮ 测定塔顶塔

釜的产品浓度ꎬ塔顶产品几乎全部为水ꎬ实验停止

时ꎬ塔釜剩余液体 ３００ ｍＬꎬＤＭＡＣ 在塔釜的收率为

９９􀆰 ８％ꎬ最终质量分数约为 ６０％ꎮ 另外ꎬ随着蒸馏时

间的增加ꎬ塔釜轻组分的含量逐渐减少ꎬ塔釜温度逐

渐升高ꎮ 对塔釜持续加热ꎬ发现热敏性聚合物的最

高耐受温度约为 １２０℃ꎬ超过此温度热敏性物质可

能发生黏结在塔釜内壁的现象ꎮ 而低于 １２０℃ 时ꎬ
上述现象不会发生ꎬ所以ꎬ塔釜温度低于 １２０℃的情

况对于此物料的分离十分有利ꎮ
减压精馏得到的塔釜产品为:大部分的 ＤＭＡＣ、

部分水以及少量的聚合物ꎬＤＭＡＣ 的质量分数为

６０％左右ꎬ并没有达到产品的浓度要求ꎮ 由于重组

分的沸点较高ꎬ热敏性物质长期聚集在塔釜底部ꎬ加
热时精馏塔操作可能会引起加热不均匀的现象ꎬ增
加试验中的安全隐患ꎮ 因此塔釜液体利用旋蒸可以

将目标产品 ＤＭＡＣ 提纯到 ９９􀆰 ８％以上ꎻ实验过程中

水浴加热温度为 ９０ ~ ９５℃ꎬ操作压力为 ９ ｋＰａꎬ旋转

速度适中ꎬ依此实验结果设计多效精馏工艺流程ꎮ

２　 多效精馏回收 ＤＭＡＣ 的工艺流程模拟

目前工业上采用生物降解、化学反应去除废水
中 ＤＭＡＣ 等有机物的方法ꎬ但是会造成一定程度的

资源浪费ꎮ 而精馏、萃取等方法可以在回收 ＤＭＡＣ
的同时ꎬ实现资源的循环利用ꎮ 针对低浓度的废水

回收ꎬ普通的精馏方法 ７０％以上的成本都来自于加

热能耗ꎮ 多效精馏是实现能量综合利用的节能技

术ꎬ适用于低浓度废水的回收过程ꎮ
２􀆰 １　 模拟基础

本文中的废水回收流程采用减压逆流多效精馏

过程ꎮ 减压可以降低操作温度ꎬ防止废液中的热敏

物质黏结或结焦ꎮ 为了实现精馏系统的节能ꎬ在上

述约束条件的基础上ꎬ建立了多效精馏工艺ꎬ以减压

逆流三效为例ꎬ如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 三效精馏流程工艺流程
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减压三效逆流流程由 ３ 个精馏塔和 １ 个提浓塔

组成ꎬ物料从压力最低的第一效(塔 １)进料(Ｆ１)ꎬ
塔顶气相(Ｖ１)冷凝后ꎬ一部分为精馏产品(Ｄ１)采

出ꎬ剩余部分回流至塔内ꎬ塔釜的液体作为相邻高压

塔第二效的进料(Ｆ２)ꎮ 冷热流体之间换热ꎬ即第一

效塔釜的液体与第二效塔顶的蒸汽换热ꎬ这样一方

面节省了第二效塔的冷公用工程ꎬ另一方面减少了

第一效塔的热公用工程(同理ꎬ第二效对第三效处

理方法同上)ꎮ 第四个塔为提浓塔ꎬ用于提纯较高

浓度的 ＤＭＡＣ 产品ꎮ
２􀆰 ２　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟流程

根据上述工艺方案和设计模型ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
软件中建立模拟流程ꎮ 以三效精馏处理工段一的废

水为例ꎬ流程如图 ３ 所示ꎮ 其中 Ｃ１~Ｃ３ 为三效精馏

塔ꎬＣ４ 为提浓塔ꎮ 流股 Ｄ１ ~ Ｄ４ 为塔顶采出ꎬ流股

Ｂ４ 为最终产品ꎮ

图 ３　 三效精馏的 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟流程

　 　 流程中的确定参数:①进料情况(总流量 ２ ０００
ｋｇ / ｈꎬ常温常压进料ꎬＤＭＡＣ 质量分数为 ５％)ꎻ②分

离目标 ( 多 效 精 馏 中 ＤＭＡＣ 在 塔 釜 的 收 率 为

９９􀆰 ８％)ꎮ 设计变量有多效精馏效数(Ｎ)、操作压

力、采出量、塔板数、进料位置、回流比ꎬ模拟的操作

条件如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 模拟操作条件

参数 数值 参数 数值

产品 ＤＭＡＣ 质量分数 ≥０􀆰 ９８ Ｐ１ 操作压力 / ｋＰａ ９

ＤＭＡＣ 收率 ≥０􀆰 ９８ Ｐ２ 操作压力 / ｋＰａ ２８

年处理废水量 / ｔ １６０００ Ｐ３ 操作压力 / ｋＰａ ５７

最大耐受温度 / ℃ １２０ 冷却循环水温度 / ℃ ３３

最小传热温差 / ℃ ΔＴｍｉｎ≥１０ 传热效率 ０􀆰 ９５

(１)压力的确定

多效精馏中ꎬ为实现节能要求ꎬ相邻精馏塔之间

进行热量耦合ꎬ仅需提供低压塔塔顶的冷却介质和

高压塔塔釜的热源ꎮ 多效精馏过程中ꎬ拟采用循环

冷却水(３３℃)来冷却塔顶热蒸汽ꎬ通过调节压力来

满足 １０℃的最小换热温差ꎬ即塔一的塔顶温度不小

于 ４３℃ꎬ设定压力为 ９ ｋＰａꎬ此时ꎬ塔顶、塔釜的温度

分别为 ４３􀆰 ７、５７℃ꎮ 塔二的塔顶热蒸汽需要与塔一

塔釜换热ꎬ所以塔顶温度应不小于 ６７℃ꎬ设定压力

为 ２８ ｋＰａꎬ塔顶塔釜温度分别为 ６７􀆰 ５、７４􀆰 １℃ꎮ 塔

三压力设定为 ５７ ｋＰａꎬ塔顶塔釜温度分别为 ８４􀆰 ６、
９３􀆰 ６℃(具体数值见表 ３、表 ４)ꎮ 高压塔塔釜温度

未超过热敏物质的耐受温度ꎬ因此各效塔的操作压

力设置合理ꎮ
(２)回流比的选择

选择适宜的回流比能在一定程度上减小能耗ꎮ
废水回收过程中ꎬ大量的轻组分被蒸出ꎬ所需的回流

比较小ꎬ本文中回流比一般在 ０􀆰 ５ 以内ꎮ 多效精馏

过程中ꎬ为了实现节能ꎬ相邻的塔之间相互换热ꎬ本
文中通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ｄｅｓｉｇｎ ｓｐｅｃｓ 功能设定冷

热换热量之间的等量关系ꎬ其中的可调节变量设定

为回流比ꎮ 因此ꎬ本文中回流比作为一个可自动调

节的变量ꎬ不需要再单独考虑如何设定回流比的范

围ꎬ减少了待调节的操作变量数ꎬ简化了整个工艺的

优化过程(具体数值见表 ３、表 ４)ꎮ
(３)塔顶采出量的设定

认为塔顶蒸汽冷凝的气化潜热与塔釜再沸蒸汽

的热负荷大致相等ꎬ并忽略各效进料塔板的气化ꎮ
低浓度有机废水的分离过程中ꎬ塔顶蒸出部分水后ꎬ
塔釜物流的浓度变化较小ꎮ 可以认为相邻 ２ 个塔的

塔顶采出量与传热系数 ε 呈正比ꎬ即:
Ｄｉ / Ｄｉ＋１ ＝ １ / ε (１)

　 　 所以总的物料平衡公式可以写成:

∑Ｎ

ｉ ＝ １
Ｄｉ ＝ [Ｄ１(１ － εＮ)] / (１ － ε) ＝

Ｆ(１ － ｘｆ / ｘＢ) (２)
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　 　 具体数值见表 ３、表 ４ꎮ
(４)塔板数的设置

塔板数是整个流程中的主要变化参数ꎮ 一方面

塔板数直接影响设备费投资ꎬ另一方面ꎬ塔板数增加

分离效果增强ꎬ但同时再沸器热负荷也变小ꎮ 因此ꎬ
选择合适的塔板数对于整个系统的投资有重要影

响ꎮ 以 ＴＡＣ 最小为优化目标ꎬ对 ＤＭＡＣ 废水回收的

多效精馏系统进行优化ꎮ 依据 ＲＳＭ 分析中的中心

组合试验设计ꎬ考察塔板数对目标函数 ＴＡＣ 的影

响ꎬ进行水平实验设计ꎬ确定各因素的水平后进行实

验ꎮ 基于响应面优化方法ꎬ用 Ｄｅｓｉｇｎ Ｅｘｐｅｒｔ 软件绘

制交互作用图ꎬ进而得到各个精馏的塔板数(具体

数值见表 ３、表 ４)ꎮ
(５)进料位置的选择

进料位置对于精馏塔的再沸器热负荷有重要影

响ꎬ进料位置靠近塔釜能耗较低ꎬ进而减少精馏系统

的操作费用ꎮ 因此本文中选择靠近塔釜的位置进

料ꎬ优选倒数第二块塔板进料(具体数值见表 ３、
表 ４)ꎮ

综上所述ꎬ在本文中的多效精馏系统中ꎬ操作压

力和塔顶采出量是设定值ꎬ回流比是模拟中的自动

调节值ꎬ每个塔的塔板数以及进料位置是需要优化

的变量ꎮ

３　 多效精馏系统的优化

本文中采用 Ｄｏｕｇｌａｓ[６] 提出的 ＴＡＣ 作为多效精

馏系统优化的目标函数ꎮ 利用精馏系统费用模型ꎬ
以 ＴＡＣ 为最终优化目标ꎬ用多因素响应面(ＲＳＭ)优
化法进行全局优化ꎮ ＴＡＣ 的计算公式如下:

年度总费用(ＴＡＣ)＝ 设备费用 /回收期＋年度操

作费用

设定回收期为 ３ 年[７]ꎬ每年运行时间为 ８ ０００ ｈꎮ
进料条件和分离目标如下ꎮ
流量 ２ ０００ ｋｇ / ｈꎬＤＭＡＣ 质量分数 ５％ꎬ常压常温

进料ꎻ塔顶采出量 １ ８００ ｋｇ / ｈꎬ塔釜流量 ２００ ｋｇ / ｈꎬ
ＤＭＡＣ 在塔釜的收率为 １００％ꎮ

流量 ２ ０００ ｋｇ / ｈꎬＤＭＡＣ 质量分数 １５％ꎬ常温常压

进料ꎻ塔顶总采出量 １ ６００ ｋｇ / ｈꎬ塔釜流量 ４００ ｋｇ / ｈꎬ
ＤＭＡＣ 在塔釜的收率为 １００％ꎮ

过程中需要优化参数为:塔板数、回流比、进料

位置、操作压力ꎮ
(１)通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 Ｄｅｓｉｇｎ Ｓｐｅｃｓ 模块确

定回流比的最小值ꎮ

(２)进料位置对于精馏塔的再沸器热负荷有重

要影响ꎬ进料位置靠近塔釜能耗较低ꎬ进而减少精馏

系统的操作费用ꎮ 因此本文中选择靠近塔釜的位置

进料ꎬ优选倒数第二块塔板进料ꎮ
(３)以 ＴＡＣ 最小为优化目标ꎬ对 ＤＭＡＣ 废水回

收的多效精馏系统进行优化ꎮ 依据 ＲＳＭ 分析中的

中心组合试验设计ꎬ考察塔板数对目标函数 ＴＡＣ 的

影响ꎬ以三效精馏为例ꎬ依据 ＲＳＭ 分析中的中心组

合试验设计ꎬ在三效精馏回收 ＤＭＡＣ 系统的优化

中ꎬ考察塔板数 ＮＴ１、ＮＴ２、ＮＴ３对目标函数 ＴＡＣ 的影

响ꎬ进行三因素五水平的实验设计ꎬ确定各因素的水

平后进行实验设计ꎬ以三因素五水平 １ 个响应值ꎬ设
计了 ４０ 组实验ꎮ 基于响应面优化方法ꎬ用 Ｄｅｓｉｇｎ
Ｅｘｐｅｒｔ 软件绘制交互作用图 ４ꎮ

(ａ)ＮＴ１

(ｂ)ＮＴ２

(ｃ)ＮＴ３

图 ４　 三效精馏中塔板数对 ＴＡＣ 的响应图

优化过程中将塔板数作为主要优化参数ꎬ在不

同塔板数情况下ꎬ给定进料位置ꎬ确定最小回流比ꎬ
确定所有的操作参数后运行ꎮ 图 ４ 显示 ３ 个因素对

ＴＡＣ 的响应情况ꎬ３ 个响应面均为凹面ꎬ表明在参数

变化范围内存在最小的响应值ꎮ 输出最优响应结

果:ＮＴ１为 ２１、ＮＴ２为 ２２、ＮＴ３为 ２１ꎬ将计算结果代入精
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馏系统费用模型进行经济核算ꎬ得到精馏塔操作参

数与总费用 ＴＡＣ 的数据ꎮ 同理对单塔精馏、双效精

馏、四效精馏进行相同的计算ꎬ计算结果如表 ３、表 ４
所示ꎮ

表 ３　 ＤＡＭＣ 质量分数为 ５％时优化后的精馏操作参数

项目 塔板数
压力 /
ｋＰａ

塔顶 / 釜
温度 / ℃

采出量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

回流比

Ｒ

冷 / 热能耗 /

(ｋＷ􀅰ｈ－１)

节约能耗 /

(ｋＷ􀅰ｈ－１)

总设备费 /
美元

总操作费 /
美元

ＴＡＣ /
美元

单塔精馏 塔 １ ２９ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ １８００ ０􀆰 １４ １４６７ / １５１６ — １􀆰 １９８×１０６ １􀆰 ８０３×１０６ ２􀆰 ２０３×１０６

双效精馏 塔 １ ２２ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ ８７７ ０􀆰 １７ ７００ / ８２３ ７６７ / ６９３ １􀆰 ０８×１０６ ０􀆰 ９６×１０６ １􀆰 ３２×１０６

　 塔 ２ ２１ ２８ ６７􀆰 ５ / ７４􀆰 １ ９２３ ０􀆰 ３７ 　 　 　 　 　
三效精馏 塔 １ ２１ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ ５６９ ０􀆰 １８ ４３１ / ５４８ １０３６ / ９６８ １􀆰 ０１×１０６ ０􀆰 ６１×１０６ ０􀆰 ９５×１０６

　 塔 ２ ２２ ２８ ６７􀆰 ５ / ７４􀆰 １ ６００ ０􀆰 ２３ 　 　 　 　 　
　 塔 ３ ２１ ５７ ８４􀆰 ６ / ９３􀆰 ６ ６３１ ０􀆰 ３３ 　 　 　 　 　

四效精馏 塔 １ ２０ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ ４１５ ０􀆰 ２２ ３４７ / ４５９ １１２０ / １０５７ １􀆰 ２５×１０６ ０􀆰 ４８×１０６ ０􀆰 ８９×１０６

　 塔 ２ ２２ ２８ ６７􀆰 ５ / ７４􀆰 １ ４３８ ０􀆰 ２５ 　 　 　 　 　
　 塔 ３ ２１ ５７ ８４􀆰 ６ / ８９ ４６０ ０􀆰 ２７ 　 　 　 　 　
　 塔 ４ ２１ ９８ ９９􀆰 １ / １０５ ４８７ ０􀆰 ２４ 　 　 　 　 　

提浓塔　 提浓塔 １２ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ １００ ０􀆰 ４０ ８１􀆰 ５ / ８４􀆰 ２ — ０􀆰 ４８×１０６ ０􀆰 ０５７×１０６ ０􀆰 １７９×１０６

表 ４　 ＤＭＡＣ 质量分数为 １５％时优化后的精馏操作参数

项目 塔板数
压力 /
ｋＰａ

塔顶 / 釜
温度 / ℃

采出量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

回流比

Ｒ

冷 / 热能耗 /

(ｋＷ􀅰ｈ－１)

节约能耗 /

(ｋＷ􀅰ｈ－１)

总设备费 /
美元

总操作费 /
美元

ＴＡＣ /
美元

单塔精馏 塔 １ ２６ ９ ４３􀆰 ８ / ５７􀆰 ６ １６００ ０􀆰 １４２ １２１５ / １２６７ — １􀆰 ０７３×１０６ １􀆰 ６０９×１０６ １􀆰 ９６７×１０６

双效精馏 塔 １ ２１ ９ ４３􀆰 ８ / ５７􀆰 ６ ７８０ ０􀆰 １６ ５７９ / ６９８ ６４０ １􀆰 ０８１×１０６ ０􀆰 ８２３×１０６ １􀆰 １８３×１０６

　 塔 ２ ２０ ２８􀆰 ５ ６７􀆰 ９ / ７５􀆰 ８ ８２０ ０􀆰 ２２ 　 　 　 　 　
三效精馏 塔 １ １９ ９ ４３􀆰 ８ / ５７􀆰 ６ ５０６ ０􀆰 １８ ３８９ / ５０４ ９３９ ０􀆰 ９２６×１０６ ０􀆰 ５６１×１０６ ０􀆰 ８７０×１０６

　 塔 ２ １９ ２８􀆰 ５ ６７􀆰 ９ / ７５􀆰 ８ ５３３ ０􀆰 ２３ 　 　 　 　 　
　 塔 ３ １８ ６０ ８５􀆰 ９ / １０２ ５６１ ０􀆰 ３３ 　 　 　 　 　

提浓塔　 提浓塔 １３ ９ ４３􀆰 ７ / ５７ １００ ０􀆰 ４ ８１􀆰 ５ / ８４􀆰 ２ — ０􀆰 ４８３×１０６ ０􀆰 ０８１×１０６ ０􀆰 １８８×１０６

　 　 将普通精馏、双效精馏、三效精馏和四效精馏的

ＴＡＣ 结果进行对比ꎬ结果如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 多效精馏 ＴＡＣ 计算结果对比

项目 ＴＡＣ / 美元 节省投资 / ％

５％单塔精馏系统 ２􀆰 ３８２×１０６ —

５％双效精馏系统 １􀆰 ４９９×１０６ ３７􀆰 １

５％三效精馏系统 １􀆰 １２９×１０６ ５２􀆰 ６

５％四效精馏系统 １􀆰 ０６９×１０６ ５５􀆰 １

１５％单塔精馏系统 ２􀆰 １５５×１０６ —

１５％双效精馏系统 １􀆰 ３７１×１０６ ４７􀆰 ２

１５％三效精馏系统 １􀆰 ０５８×１０６ ５０􀆰 ９

１５％四效精馏系统 塔 ４ 的塔顶温度≥１００℃ꎬ塔釜温度≥１２０℃

对比上述 ４ 个回收质量分数为 ５％的 ＤＭＡＣ 废

液的流程ꎬ可以从表 ５ 看出四效精馏的投资费用最

低ꎬ但是三效和四效差别很小(相差仅有 ２􀆰 ５％左

右)ꎬ分别节省 ５５􀆰 １％和 ５２􀆰 ６％的投资ꎬ说明针对该

物系ꎬ三效和四效已经是接近最小 ＴＡＣ 了ꎬ效数继

续增加将不再合适ꎮ
同理ꎬ质量分数为 １５％的 ＤＭＡＣ 废水的回收过

程与质量分数为 ５％的 ＤＭＡＣ 废水的回收过程研究

方法相同ꎬ分别对普通单塔精馏、双效精馏和三效精

馏流程进行了优化和经济核算ꎬ对比上述 ３ 个回收

质量分数为 １５％的 ＤＭＡＣ 废液的流程ꎬ可以看出三

效精馏的投资费用最低ꎬ较普通精馏节省 ５０􀆰 ９％的

总投资费用ꎮ

４　 结论

(１)搭建了小试精馏试验装置ꎬ以工业 ＤＭＡＣ
废水为原料进行减压精馏实验ꎬ结果表明ꎬ通过减压

精馏和旋蒸后得到的最终产品含水量小于 ０􀆰 ５％ꎬ
达到回收标准ꎮ

(２)建立了精馏系统经济核算模型ꎬ并将年总

操作费用 ＴＡＣ 作为最终优化目标ꎬ用响应面法对多

效精馏系统进行全局优化ꎮ 其中ꎬ对于质量分数为

５％的 ＤＭＡＣ 废水ꎬ双效、三效和四效精馏分别比普

通精馏节省 ３７􀆰 １％、５２􀆰 ６％和 ５５􀆰 １％的投资费用ꎬ四
效精馏的费用最少为 １􀆰 ０６９×１０６ 美元ꎻ对于含 １５％
的 ＤＭＡＣ 废水ꎬ普通精馏的 ＴＡＣ 为 １􀆰 ９６７×１０６ 美元ꎬ
　 　 　 　 (下转第 ２３４ 页)
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了很大比例ꎬ其中 ＤＷＣ 换热器的总损失占系统

总损失的 ６２􀆰 ４％ꎬ双塔精馏流程总换热器的总

损失占系统总损失的 ８４􀆰 ３％ꎮ ⑤从系统总的

损失看(塔板总损失＋换热器总的损失)ꎬＤＷＣ
总的损失更小ꎬ比传统双塔流程减小了 ３３􀆰 ７％ꎬ
这是因为 ＤＷＣ 减少了一个再沸器和冷凝器ꎮ 综上

可认为ꎬ由于换热器总的损失占了系统总损失

的一半以上ꎬ所以因减少冷凝器和再沸器数量ꎬ进而

减少过程不可逆性是 ＤＷＣ 节能的核心所在ꎮ

４　 结论

提出应用隔壁精馏塔分离乙二醇单丁醚混合物

的新工艺ꎬ建立了传统双塔工艺和 ＤＷＣ 工艺的模

拟设计方法ꎬ并进行了节能分析ꎬ结果如下ꎮ
(１)与传统直接分离流程相比ꎬＤＷＣ 的再沸器

负荷减少 ２７􀆰 ４％ꎬ冷凝器负荷减少 ３２􀆰 ４％ꎬ再沸器

损失降低 ７３􀆰 ２％ꎬ冷凝器损失降低 ４５􀆰 ７％ꎬ塔
板损失增加 ３７􀆰 ０％ꎬ但总损失降低 ３３􀆰 ７％ꎬ表
明 ＤＷＣ 在热力学第一定律和第二定律方面均具有

节能优势ꎮ
(２)系统中换热器总的损失占了总损失的

一半以上ꎬＤＷＣ 节能的核心原因在于减少了冷凝器

和再沸器数量ꎮ
(３)采用 ＤＷＣ 分离乙二醇丁醚混合物是可行的ꎬ

具有技术经济优越性ꎬ研究建立的方法和取得的结果

将为 ＤＷＣ 技术产业化奠定重要理论和模型基础ꎮ
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　 　 (上接第 ２３０ 页)
双效和三效精馏分别比普通精馏减少 ４７􀆰 ２％ 和

５０􀆰 ９％的投资费用ꎮ
(３)综合考虑ꎬ质量分数为 １５％ ＤＡＭＣ 废水不

能采用四效精馏ꎻ质量分数为 ５％的 ＤＭＡＣ 废水的

回收ꎬ三效和四效差别很小ꎬ相差仅有 ２􀆰 ５％左右ꎬ
所以质量分数为 ５％ ~ １５％的 ＤＭＡＣ 膜工业废水的

回收工艺ꎬ采用减压逆流三效精馏为最优方案ꎮ
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