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混合型膜的使用对节能型精馏－膜分离
集成工艺的优化影响

李明高ꎬ王晓红∗ꎬ丁　 欣ꎬ李文魁ꎬ洪　 娟

(青岛科技大学化工学院ꎬ山东 青岛 ２６６０４２)

摘要:提出了基于遗传规划(ＧＰ)的更新型精馏－膜分离集成过程综合求解策略ꎬ对共沸物系分离进行优化计算ꎻ该综合求

解策略可以应用于尚处于实验研究阶段的膜计算ꎮ 以甲醇－甲苯共沸物系和壳聚糖膜为计算实例ꎬ研究了混合型膜应用于同

一精馏－膜分离集成流程的经济效益等内容ꎮ 计算结果表明ꎬ混合型膜同时应用于同一集成过程可以降低精馏－膜分离集成过

程成本ꎬ提高膜的应用可行性ꎮ ＧＰ 综合求解策略具备可扩展性和广泛适用性ꎬ可以适用于针对任何共沸物系分离快速计算出

其最优精馏－膜分离集成流程ꎮ
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　 　 共沸物系分离的低能耗研究一直是化工分离领

域的研究重点ꎮ 随着膜分离技术的发展ꎬ精馏－膜
分离集成工艺已经成为化工分离节能减排的可行手

段ꎮ 胡子益等[１] 使用膜分离技术优化了分离费托

合成油水相副产物混合醇回收工艺ꎬ并已于 ２０１５ 年

建成了 １ ０００ ｔ / ａ 的工业化示范装置ꎮ 张宏宇[２] 提

出将膜分离模块集成于精馏塔塔顶不凝性气体出口

的解决方案ꎬ每年可创造直接经济收益超过 ２００ 万

元ꎮ 膜分离技术的发展是推进精馏－膜分离集成工

艺发展的重要影响因素ꎮ 伴随膜材料研究发展ꎬ膜
科学技术已进入高速发展期[３－５]ꎮ Ｍａ 等[６] 在膜处

理前使用中空纤维进行预处理ꎬ提高了 ＮａＡ 沸石膜

的分离性能ꎮ 萧传敏[７] 以可降解性聚乳酸(ＰＬＡ)
作为成膜聚合物ꎬ二氧化硅(ＳｉＯ２)作为添加剂制备

了 ＳｉＯ２ / ＰＬＡ 杂化膜ꎮ 这种膜具备可降解性ꎬ可以

有效提高膜的使用范围ꎬ有着良好的应用前景ꎮ
遗传规划算法(ＧＰ)是一种随机优化类算法ꎬ目

前已有多个学科的大量应用实例[８－９]ꎮ 本课题组已

利用 ＧＰ 在化工综合应用中进行了一定研究[１０－１５]ꎬ
并结合精馏－膜分离集成工艺特性建立了一套适用

于其优化计算的 ＧＰ 综合求解策略[１４]ꎮ
本文中在上述工作基础上ꎬ对 ＧＰ 算法进行更
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新ꎬ提出了基于单位膜面积理论预测价格的评价体

系ꎮ 以甲醇－甲苯共沸物系分离为例ꎬ选用适用于

此物系分离的壳聚糖膜[１６]ꎬ探究了更新型 ＧＰ 综合

求解策略应用于尚处于实验阶段膜的可行性ꎬ并对

壳聚糖膜的改性进行合理预测ꎬ为今后工业应用和

改性优化提供依据ꎮ

１　 更新型 ＧＰ 综合策略

本文中建立的更新型 ＧＰ 精馏－膜分离集成综

合求解策略是在前期工作基础上[１５－１６] 进一步更新

扩展ꎮ ＧＰ 综合求解策略由节点定义、树状代码生

成规则、初始种群生成规则、适应度计算规则、进化

规则等多部分内容构成ꎬ在前述工作中已有详细描

述ꎬ在此不一一赘述ꎮ 本次扩展内容集中在 ２ 个方

面:提高型膜分离节点定义和更新型个体适应度计

算方法ꎬ扩展目标在于提升 ＧＰ 综合求解策略的适

用范围ꎮ
１􀆰 １　 扩展型膜分离节点定义

在前期研究阶段ꎬ膜分离节点所选取的膜大部

分是已有规模应用的成熟商用膜ꎬ这是由于商用膜

可以相对精确地估算应用价格[１７]ꎮ 伴随研究的进

一步深入ꎬ综合求解策略计算还未工业化应用、尚处

于实验研究阶段膜的设想被提出[１５]ꎮ 为实现这一

目标ꎬ本节将对膜分离节点(ＰＶ)定义进行扩展ꎮ 下

面将分别给出可以描述实验研究阶段膜的 ＰＶ 节点

的特征属性值ꎮ
(１)分离因子(α)是 ＰＶ 节点的第一个特征参

数ꎬ可以描述膜分离节点的分离效率ꎮ 实验研究阶

段膜的 α 通常是由实验研究直接获得的ꎬ因此 α 与

ｍＰＶ之间通常存在一一对应的关系ꎮ 分离因子是指

渗透侧出口物流某组分相对组成与进料物流中该组

分相对组成的比例ꎬ表达式如式(１)所示[１８]ꎬ式中

ＹＢ、ＹＣ 分别代表渗透侧 ２ 物质的质量分数ꎬＸＢꎬＦ和

ＸＣꎬＦ分别代表进料液中 ２ 种物质的质量分数:
α ＝ (ＹＢ / ＹＣ) / (ＸＢꎬＦ / ＸＣꎬＦ) (１)

　 　 (２)Ｊ[ｋｇ / (ｍ２􀅰ｈ)]是 ＰＶ 节点的第二个特征参

数ꎬ表示单位膜面积的总通量ꎬ含义为单位时间内透

过单位膜面积物质的总质量ꎮ 总通量可用于计算当

前膜模块处理量下所需要的膜面积ꎬ从而计算膜的

费用ꎮ
(３)ＡＰＶ(ｍ２)是 ＰＶ 的第三个特征参数ꎬ表示 ＰＶ

的膜面积ꎮ
(４)Ｔ(℃)是 ＰＶ 的第四个特征参数ꎬ表示膜的

操作温度ꎮ

至此扩展型 ＰＶ 定义完成ꎬ扩展后的 ＰＶ 可描述

尚处于实验室研究阶段的理论膜ꎮ 图 １ 为扩展型

ＰＶ 及其对应的膜分离操作和相应的特征参数ꎮ

(ａ)ＰＶ 节点示意图 (ｂ)膜分离单元操作图

图 １　 膜分离节点与对应膜分离单元操作图

１􀆰 ２　 更新型个体适应度计算规则

在前期工作中ꎬ曾将年度总费用(ＴＡＣ)作为 ＧＰ
算法的个体适应度值ꎮ 但是当研究尚处于实验研究

阶段未工业化应用的膜时ꎬ由于难以精确估算膜未

来工业应用价格ꎬ因此无法计算其参与的精馏－膜
分离集成工艺 ＴＡＣꎮ 为解决这一问题ꎬ在 ＧＰ 个体

适应度计算部分提出了单位膜面积价格理论预测的

评价体系ꎬ从膜的理论预测价格入手评价不同膜和

集成工艺的优劣ꎮ
单位膜面积价格理论预测评价体系:当 ＧＰ 算

法计算得到某一精馏－膜分离集成过程及其参数

后ꎬ若规定其目标 ＴＡＣ 值就可以反推出膜分离模块

总费用ꎬ进而计算出单位膜面积的费用ꎬ即当前目标

ＴＡＣ 值下的单位膜面积理论预测价格ꎮ 本文中将

目标 ＴＡＣ 值设定为相同进料情况和分离目标下采

用传统特殊精馏工艺的最低 ＴＡＣ 值ꎬ则此时获得的

单位膜面积理论预测价格就是单位膜面积理论预测

上限价格[以下简称 Ｐｍａｘꎬ美元 / (ｍ２􀅰ａ)]ꎮ
Ｐｍａｘ也可以作为膜是否具备工业应用价值的判

断依据ꎮ 若某种膜的工业应用预期成本远远超出

Ｐｍａｘꎬ则在实际工业应用中很难创造经济收益ꎬ可能

需要进一步优化才具备商用价值ꎮ 综上ꎬ对于成本

相似的膜而言ꎬＰｍａｘ值越高则其工业应用的可能性

就越高ꎮ 通过计算膜的 Ｐｍａｘ可以直观地评估其分离

效果ꎬ也可以通过对比不同膜的 Ｐｍａｘ对不同膜的应

用进行评价ꎮ
１􀆰 ３　 新型 ＧＰ 综合求解策略计算步骤

改进 ＧＰ 计算步骤后ꎬ新型 ＧＰ 综合求解策略工

作框图如图 ２ 所示ꎮ 在判断最优集成过程 ＴＡＣ 与

特殊精馏最低 ＴＡＣ 差值是否小于最大允许范围时ꎬ
若已低于最大允许范围ꎬ停止计算ꎬ此时的单位膜面

积理论预测价格即为 Ｐｍａｘꎻ若超出最大允许范围ꎬ则
需重新调整单位膜面积理论预测价格ꎮ
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图 ２　 ＧＰ 综合求解策略流程框图

２　 使用混合型壳聚糖膜的精馏－膜分离集成
过程优化计算及分析

　 　 本节将讨论同时使用 ２ 种膜的精馏－膜分离最

优集成流程ꎬ根据前述研究ꎬ改性前后壳聚糖膜 Ｐｍａｘ

分别为 １３１、２４６ 美元 / (ｍ２􀅰ａ)ꎮ 本节将以这 ２ 个价

格作为基准ꎬ计算多种情况下共同使用 ２ 种膜的精

馏－膜分离集成过程ꎮ 实验结果表明ꎬ壳聚糖膜是

一种透甲醇膜ꎮ 研究人员将 ＴＥＯＳ 作为交联剂添加

到壳聚糖膜后获得了更高的分离因子和通量ꎬ本文

中将其称之为改性后壳聚糖膜ꎬ未添加交联剂的壳

聚糖膜称为改性前壳聚糖膜[１６]ꎮ 改性前、后壳聚糖

膜分离因子 α 和通量 Ｊ 见公式(２) ~ (５)ꎬ式中所有

ｘｆ 均为膜进料处甲醇浓度(ｋｇ / ｋｇ)ꎮ
改性前壳聚糖膜公式:

α ＝
２２９􀆰 ６４ × ｅ －５􀆰 ４８１×ｘｆ(ｘｆ ≤ ０􀆰 ５)

１４３􀆰 ７８ × ｅ －３􀆰 ８８３×ｘｆ(ｘｆ > ０􀆰 ５){ (２)

Ｊ ＝ ０􀆰 １２２ ７ × ｘ２
ｆ ＋ ０􀆰 ００４ ３ × ｘｆ ＋ ０􀆰 ０９７ ５ (３)

　 　 改性后壳聚糖膜公式:

α ＝

－ ６ ５９６􀆰 ６ × ｘ３
ｆ ＋ ９ ４０５􀆰 ５ × ｘ２

ｆ －

　 ４ ４３１􀆰 ３ × ｘｆ ＋ ７５６􀆰 ６６(ｘｆ ≤ ０􀆰 ６)

３２０􀆰 ４９ × ｅ －２􀆰 ６０８×ｘｆ(ｘｆ > ０􀆰 ６)

ì

î

í

ïï

ïï

(４)

Ｊ ＝ ０􀆰 ０５２ ３ × ｘ２
ｆ ＋ ０􀆰 ００４ ３７ × ｘｆ ＋ ０􀆰 ０７６ ６ (５)

２􀆰 １　 萃取精馏最低 ＴＡＣ 计算

根据更新型 ＧＰ 算法的个体适应度计算规则ꎬ
必须首先计算使用特殊精馏分离所需的最低 ＴＡＣꎮ
萃取精馏是分离甲醇－甲苯共沸物系的常规分离方

法ꎬ本文中将其作为对比参照ꎮ 以邻二甲苯作为萃

取剂[１９]ꎬ分离要求为甲醇、甲苯质量分数≥９９􀆰 ５％ꎮ

采用序贯迭代法优化该流程ꎮ 表 １ 列举了不同进料

情况下优化得到的对应最优 ＴＡＣ 值ꎮ
表 １　 甲醇甲苯共沸物系萃取精馏优化计算结果

进料流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

进料组成(甲醇

质量分数) / ％

最低年度总费用 /

(美元􀅰ａ－１)

１００ １０ ５４２３０􀆰 ８

３００ １０ １１６２２２􀆰 ２

５００ １０ １６６５６２􀆰 ８

２􀆰 ２　 壳聚糖膜价格固定时使用混合型壳聚糖膜的

精馏－膜分离集成过程

本节将改性前、后的壳聚糖膜的单位面积使用

价格固定为 １３１ 美元 / (ｍ２􀅰ａ)和 ２４６ 美元 / (ｍ２􀅰ａ)ꎬ
计算此时精馏－膜分离集成过程的表现ꎮ 图 ３ 为使

用混合型壳聚糖膜的精馏－膜分离集成过程流程示

意图ꎮ 表 ２ 列举了计算得到的最优以及部分次优流

程及流程参数ꎮ

图 ３　 使用混合型膜的精馏－膜分离集成

过程流程示意图

表 ２　 进料流量为 １００ ｋｇ / ｈ、进料甲醇质量分数为

１０％时ꎬ使用混合型壳聚糖膜的部分计算实例

改性前壳聚糖膜使用面积 / ｍ２ ７６􀆰 ６ ７４􀆰 ０ ７５􀆰 ８ ７２􀆰 ２ ６６􀆰 ５

改性后壳聚糖膜使用面积 / ｍ２ ６３􀆰 １ ６６􀆰 ３ ６５􀆰 ８ ６８􀆰 ８ ７７􀆰 ２

塔板数 ７ ７ ７ ７ ６

回流比 ０􀆰 ７ ０􀆰 ６ ０􀆰 ６ ０􀆰 ５ １􀆰 ０

总操作费用 / (美元􀅰ａ－１) ２０１４ １９５２ １９５２ １８７４ ２２５８

总设备费用 / (美元􀅰ａ－１) １８３９４ １８３５７ １８３５７ １８３０９ １７４１３

膜模块费用 / (美元􀅰ａ－１) ２５５５７ ２６０００ ２６１２０ ２６３８０ ２７６９６

精馏塔费用 / (美元􀅰ａ－１) ２０４０９ ２０３０９ ２０３０９ ２０１８３ １９６７１

年度总费用 / (美元􀅰ａ－１) ４５９６５ ４６３０８ ４６４２９ ４６５６４ ４７３６８

表 ２ 中数据表明ꎬ使用改性前、后 ２ 种膜集成流

程计算得到的最优 ＴＡＣ 为 ４５ ９６５ 美元 / ａꎬ低于相同

进料下萃取精馏流程的最优 ＴＡＣꎮ 这表明在改性
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前、后壳聚糖膜 Ｐｍａｘ不变的前提下ꎬ相对于使用单一

膜的集成过程ꎬ使用混合膜的集成过程可以产生至

少 ８ ２６５􀆰 ８ 美元 / ａ 的收益ꎮ 从精馏塔计算参数可以

发现ꎬ在使用混合膜的集成过程优化计算中ꎬ精馏塔

节点已不会成为优化计算的重点ꎮ
２􀆰 ３　 壳聚糖膜价格不固定时使用混合型壳聚糖膜

的精馏－膜分离集成过程

本节将依据更新型个体适应度计算规则ꎬ将改

性前、后壳聚糖膜价格进行更改ꎬ使同时使用 ２ 种膜

的精馏－膜分离集成流程的 ＴＡＣ 与相同进料下的萃

取精馏 ＴＡＣ 相近ꎮ 但是影响壳聚糖膜价格的因素

具有多样性ꎬ本节将讨论改性前、后壳聚糖膜价格同

时上升时的 ２ 种可能性:①改性前、后壳聚糖膜价格

增加相同数值ꎻ②改性前、后壳聚糖膜价格增加相同

比例ꎮ
表 ３ 列举了基准数据与其他 ２ 种情况下搜索出

的最优流程参数ꎮ
表 ３　 壳聚糖膜价格改变搜索出的最优流程参数

编号 １ ２ ３

改性前壳聚糖膜价格 / (美元􀅰ｍ－２􀅰ａ－１) １３１ １７４ １５７

改性后壳聚糖膜价格 / (美元􀅰ｍ－２􀅰ａ－１) ２４６ ２８９ ２９５

改性前壳聚糖膜使用面积 / ｍ２ ７６􀆰 ６ ７７􀆰 ８ ７６􀆰 １

改性后壳聚糖膜使用面积 / ｍ２ ６３􀆰 １ ６０􀆰 ８ ６３􀆰 １

塔板数 ７ １１ １０

回流比 ０􀆰 ７ ０􀆰 ４ ０􀆰 ７

总操作费用 / (美元􀅰ａ－１) ２０１４ １７９８ ２００５

总设备费用 / (美元􀅰ａ－１) １８３９４ ２１１７６ ２１６５７

膜模块费用 / (美元􀅰ａ－１) ２５５５７ ３１２３４ ３０５９４

精馏塔费用 / (美元􀅰ａ－１) ２０４０９ ２２９７３ ２３６６３

年度总费用 / (美元􀅰ａ－１) ４５９６５ ５４２０７ ５４２５６

表 ３ 中第一行是基准计算数据ꎻ第二行是不同

壳聚糖膜价格增加相同数值方案的计算结果ꎬ此时

壳聚糖膜价格增加数值为 ４３ 美元 / (ｍ２􀅰ａ)ꎻ第三行

数据是壳聚糖膜价格增幅相同方案的计算结果ꎬ此
时改性前、后壳聚糖膜价格均增加 ２０％ꎮ 计算结果

中ꎬ增加相同数值方案搜索出的最优流程使用的膜

总面积较小ꎬ但膜费用更高ꎮ 这表明此方案下壳聚

糖膜的总体价格更高ꎬ此时的壳聚糖膜具备更高理

论可用价格ꎬ具备更强的应用可能性ꎮ

３　 结论

(１)在前期研究的基础上提出了一套扩展 ＧＰ

综合求解策略的改进措施ꎮ 通过扩展 ＰＶ 定义和更

新个体适应度计算规则使得改进后的 ＧＰ 综合求解

策略可以应用于尚处于实验研究阶段、难以精确估

算工业应用价格的膜ꎮ
(２)以甲醇－甲苯共沸物系和适用于此物系的

壳聚糖膜为例进行了详细计算ꎮ 首先计算了分别使

用改性前、后壳聚糖膜的 Ｐｍａｘꎬ得到了此时壳聚糖膜

的最高改性成本ꎮ 随后计算了进料流量改变对壳聚

糖膜改性产生的影响ꎮ 最后计算了多种情况下同时

使用混合型壳聚糖膜的精馏－膜分离最优集成过

程ꎬ计算结果表明ꎬ同时使用混合型壳聚糖膜可以降

低成本ꎬ提高收益ꎮ
(３)提出的 ＧＰ 综合求解策略具备通用性和广

泛适用性ꎬ可以适用于不同共沸或沸点接近物系分

离ꎮ 通过 Ｐｍａｘ计算了壳聚糖膜的改性成本ꎬ随着未

来研究的深入ꎬ可以通过此参数进一步为膜的改性

提供帮助ꎮ
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续表

设计参数 热耦合萃取精馏分离 双塔串联萃取分离

ＭＡＩＮ / Ｔ２ 　 　

　 塔板数 ９ ８

　 回流比 ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ５

　 冷凝器负荷 / ｋＷ －１６􀆰 ０２ －２２􀆰 ８７

　 再沸器负荷 / ｋＷ ５３􀆰 ７４ ３２􀆰 １２

由表 ２ 知ꎬ双塔串联萃取分离工艺分离提纯甲

醇和四氢呋喃ꎬ总塔板数为 ３４ꎬ冷凝器总负荷为

(－１２􀆰 ７８)＋( －２２􀆰 ８７) ＝ －３５􀆰 ６５ ｋＷꎻ再沸器总负荷

为 ２３􀆰 １１＋３２􀆰 １２＝ ５５􀆰 ２２ ｋＷꎮ 热耦合萃取精馏分离

工艺分离提纯甲醇和四氢呋喃ꎬ总塔板数为 ３７ꎬ冷
凝器热负荷为( －１６􀆰 ７６) ＋( －１６􀆰 ０２) ＝ －３２􀆰 ７８ ｋＷꎬ
再沸器负荷为 ５３􀆰 ７４ ｋＷꎮ

与双塔串联萃取分离工艺相比ꎬ热耦合萃取精

馏分离工艺节省 １ 个再沸器ꎬ设备投资减少ꎻ将 ２ 个

塔耦合在一个塔体内ꎬ节省占地面积ꎻ冷凝器负荷节

能 ２􀆰 ８７ ｋＷꎬ约 ８􀆰 ０５％ꎻ再沸器热负荷节能 １􀆰 ４８ ｋＷꎬ
约 ２􀆰 ６８％ꎮ

３　 结论

热耦合萃取精馏工艺可以用于甲醇－四氢呋喃

共沸体系分离提纯ꎬ且与传统双塔串联工艺相比ꎬ不
仅节省设备投资(减少 １ 个再沸器及其他相关管

线)和减少占地面积 (将 ２ 个塔耦合在 １ 个塔体

内)ꎬ而且冷凝器负荷节能 ２􀆰 ８７ ｋＷꎬ约 ８􀆰 ０５％ꎻ再沸

器热负荷节能 １􀆰 ４８ ｋＷꎬ约 ２􀆰 ６８％ꎬ总能耗可节约

５％左右ꎮ
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