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摘要:丙烯水合法生成异丙醇过程中会产生水 / 异丙醇 / 正丙醇共沸体系ꎬ将其中有机产物及附加产品高效回收是分离领域

的研究重点ꎮ 通过量子化学计算筛选出二甲基亚砜为萃取剂ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１２ 软件搭建常规萃取精馏(ＥＤ)工艺并分离

出符合工业要求的产品ꎮ 引入渗透汽化技术进行节能改进ꎬ进一步提出渗透汽化－萃取精馏耦合工艺(ＰＶ－ＥＤ)ꎮ 通过计算年

总成本(ＴＡＣ)、气体排放量(Ｍｇａｓ)和效率来对工艺进行经济性能、环境性能和热力学效率方面的评价和比较ꎮ 计算结果显

示ꎬ相较 ＥＤ 工艺ꎬＰＶ－ＥＤ 工艺的 ＴＡＣ 减少了 ２１􀆰 ３１％ꎻＭｇａｓ 降低了 ３８􀆰 ８３％ꎻ整体损失减少了 ５４１􀆰 ４６ ｋＷꎬ效率提高

了 ７􀆰 ０１％ꎮ
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　 　 我国异丙醇 ( ＩＰＡ) 产能在全球占据重要地

位[１]ꎮ 丙烯直接水合法由于单程转化率高和过程

简捷在诸多异丙醇生产方法中最为常见ꎬ然而反应

中会产生副产品正丙醇 ( ＮＰＡ)ꎬ进而形成 Ｈ２Ｏ /
ＩＰＡ / ＮＰＡ 共沸体系[２]ꎮ 如何将其中的产物和高附

加值有机产品分离出来是异丙醇生产过程的技术难

点ꎮ 余期捷等[３] 采用乙二醇(ＥＧ)为萃取剂ꎬ设计

出带预分离的四塔萃取精馏工艺对水 /异丙醇 /正丙

醇体系进行分离ꎬ并通过模拟和参数优化成功得到

符合要求的产品ꎮ 但所设计流程较复杂且并未进行

性能评价ꎮ Ｋａｎｇ 等[４]设计出以甘油和离子液体 １－
乙基－３－甲基亚胺唑双氰胺(ＥｍｉＭ[ＤＣＡ])为萃取

剂的 ２ 种萃取精馏工艺ꎮ 结果显示ꎬ与甘油相比ꎬ采

用 ＥｍｉＭ[ＤＣＡ]的工艺可降低年总成本和气体排放

量ꎬ但离子液体昂贵的价格使得相关工艺难以被大

规模工业化应用ꎮ
研究数据显示ꎬ精馏过程的能耗约占分离工艺

总能耗的 ５０％以上[５]ꎮ 萃取精馏是分离共沸物系

的常见特殊精馏手段ꎮ 在当前化工行业低碳绿色转

型的大背景下ꎬ对常规萃取精馏进行节能强化是大

势所趋[６]ꎮ 渗透汽化技术是新型节能分离技术的

一种ꎬ通过高选择渗透性能的膜材料实现有机混合

组分的高效分离ꎮ 目前ꎬ通过渗透汽化技术和精馏

技术的耦合实现精馏的节能改进是分离工业的新方

向ꎮ 刘鑫等[７]设计出两塔精馏和渗透汽化－隔壁塔

精馏分离工艺对费托合成水进行分离ꎮ 结果表明ꎬ
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渗透汽化－隔壁塔精馏工艺具有明显的节能优势ꎮ
Ｍｅｎｇ 等[８]针对酯化反应过程中生成的乙酸乙酯 /乙
醇 /水三元共沸体系ꎬ提出萃取精馏和渗透汽化相结

合的混合工艺ꎮ 结果显示混合工艺的 ＣＯ２ 排放量

为 ５􀆰 １５ ｔ / ｈꎬ环境性能极佳ꎮ 本文中为探究萃取精

馏分离水 /异丙醇 /正丙醇体系的最佳节能工艺ꎬ设
计出常规萃取精馏工艺对产品分离ꎬ为改进工艺引

入渗透汽化技术对高能耗的溶剂回收塔进行替换ꎬ
进一步设计出萃取精馏－渗透汽化耦合工艺ꎮ 并通

过评价指标计算探究了不同工艺性能的差异ꎬ为萃

取精馏最佳节能工艺的设计应用提供了参考ꎮ

１　 工艺的经济和环境性能评价

１􀆰 １　 经济评价指标

在此项工作中ꎬ经济标准用年总成本(ＴＡＣ)来
表示[９]ꎮ ＴＡＣ 由总资本成本(ＴＣＣ)和年度运营成

本(ＡＯＣ)２ 部分组成ꎮ
ＴＡＣ ＝ ＡＯＣ ＋ ＴＣＣ / ｐａｙｂａｃｋ ｐｅｒｉｏｄ (１)

　 　 ＴＣＣ 包括流程中使用的塔设备、换热器、真空

泵和膜设备等的设备投资成本ꎮ ＡＯＣ 包括加热蒸

汽、冷却水和电公用工程的费用ꎮ 塔体、膜组件及各

种设备投资回收期都设为 ３ ａꎮ 具体计算公式见

表 １ꎮ
表 １　 各单元 ＴＡＣ 详细计算方法

设备名称 经济核算

冷凝器 　 传热系数＝ ０􀆰 ８５２ ｋＷ / (Ｋ􀅰ｍ２)

　 　 设备费用＝ ７２９６×(ＡＣꎬｍ２) ０􀆰 ６５

　 　 传热面积 Ａ＝Ｑｃ / (Ｋｃ×Δｔｃ)

再沸器 　 传热系数＝ ０􀆰 ５６８ ｋＷ / (Ｋ􀅰ｍ２)

　 　 设备费用＝ ７２９６×(ＡＲꎬｍ２) ０􀆰 ６５

　 　 传热面积 Ａ＝ＱＲ / (ＫＲ×ΔｔＲ)

塔板　 　 费用＝(Ｍ＆Ｓ / ２８０)×９７􀆰 ２４３×Ｄ１􀆰 ０６６×Ｈ×Ｆｃ

塔体　 　 费用＝ １７６４０×Ｄ１􀆰 ０６６×Ｈ０􀆰 ８０２

　 　 塔高 Ｈ＝ １􀆰 ２×０􀆰 ６１×(ＮＴ－２)

膜　 　 　 膜费用 ３２７􀆰 ６×Ａｍ

　 　 膜组件费用(４００ / Ａｍ) ０􀆰 ３×１２５５５０

　
　 真空泵费用:４２００×(６０×ＦＰｅｒｍｅａｔｅ×８􀆰 ３１４×

２７３􀆰 １５ / ３６００ / １０１􀆰 ３２５) ０􀆰 ５５

１􀆰 ２　 环境评价指标

气体排放量(ＣＯ２ / ＳＯ２ / ＮＯｘ)通过计算工艺各

耗能单元的排放气体总量来评价工艺的环境效

益[１０]ꎮ 气体排放量 Ｍｇａｓ的值可以通过公式(２)计算

得到ꎮ

Ｍｇａｓ ＝ ａｇａｓＭｃｏａｌ ＋ Ｗｂｇａｓ (２)

　 　 Ｍｃｏａｌ代表过程工业燃煤的消耗质量ꎻＷ 表示过程

的总消耗电量ꎻ系数 αｇａｓ(ｋｇ / ｋｇ)和 ｂｇａｓ(ｋｇ / ｋＷｈ)代
表标准煤和电力气体排放系数ꎬ其值分别为 ２􀆰 ４９
(ＣＯ２)、０􀆰 ０７５(ＳＯ２)、０􀆰 ０３７５(ＮＯｘ)和 ０􀆰 ９９７(ＣＯ２)、
０􀆰 ０３(ＳＯ２)、０􀆰 ０１５(ＮＯｘ)ꎮ Ｍｃｏａｌ的计算见公式(３):

Ｍｃｏａｌ ＝ [(Ｑｒ ＋ Ｑｐｒ)􀅰Ｎ] / (Ｑｓｔａｎｇｄａｒｄ􀅰ηｃｏａｌ ｔｒａｎｓ) (３)

１􀆰 ３　 热力学效率评价指标

基于热力学第二定律的分析是评价工艺整体

热力学效率的重要标准ꎮ 公式(４)、(５)是进行效

率计算的主要公式ꎮ
ＥｘＤ ＝ Ｅｘｉｎ ＋ Ｅｘｏｕｔ (４)

η ＝ [(∑Ｅｘｏｕｔ) / (∑Ｅｘｉｎ)] × １００％ (５)

其中ꎬＥｘｉｎ和 Ｅｘｏｕｔ分别代表进出物流的值ꎻＥｘＤ 代

表工艺的损失ꎻη 代表工艺的效率ꎮ 对于稳态

物流流股ꎬ值往往包括物理和化学ꎬ采用公式

(６)、(７)对物流值进行相应计算ꎮ
Ｅｘｐｈ ＝ Ｈ － ＴｏＳ (６)

Ｅｘｃｈ ＝ ∑ｘｉＥＸｃｈꎬｏ
ｉ ＋ ＲＴｏ∑ｘｉ ｌｎ ｘｉ (７)

其中 Ｅｘｐｈ和 Ｅｘｃｈ分别代表单位摩尔物流的物理和

化学ꎻＨ(ｋＪ / ｍｏｌ)代表物流的焓值ꎻＳ 代表物流的

熵值[ｋＪ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)]ꎻＴｏ 代表环境温度ꎻｘｉ 代表组分

的摩尔分数ꎻ Ｒ 代表气体常数ꎬ 值为 ０􀆰 ００８ ３１４
ｋＪ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻＥｘｃｈꎬｏ

ｉ 代表组分 ｉ 的标准摩尔化学ꎬ
各组分的 Ｅｘｃｈꎬｏ

ｉ 由文献给出ꎬ对应数据如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 各物质的标准摩尔化学

物质 ＩＰＡ[ １１] ＮＰＡ[１２] Ｈ２Ｏ[１２] ＤＭＳＯ[１２]

Ｅｘｃｈꎬｏｉ / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１) ０􀆰 ９０ ２０２６􀆰 ９６ ２０２６􀆰 ０２ １９８６􀆰 １４

而对于输入或输出系统的热量或其他功ꎬ称为

热量和功ꎬ采用公式(８)、(９)进行计算ꎮ
ＥｘＱ ＝ ∑ＱＲ(１ － Ｔ０ / ＴＲ) ＋ ∑ＱＣ(１ － Ｔ０ / ＴＣ) (８)

ＥｘＷ ＝ ＷＲ ＋ ＷＣ (９)

其中ꎬＱＲ 和 ＱＣ 为系统对外释放和吸收的热量ꎻＷＲ

和 ＷＣ 为外界对系统和系统对外界所做的机械功或

电功总和ꎻＴＣ 和 ＴＲ 分别为冷热公用工程的温度ꎮ

２　 常规萃取精馏工艺

２􀆰 １　 萃取剂筛选

为筛选萃取精馏工艺所需萃取剂ꎬ决定采用量

子化 学 计 算 分 析 萃 取 剂 和 体 系 的 相 互 作 用ꎮ
ＣＯＳＭＯ 模型(ｃｏｎｄｕｃｔ－ｌｉｋｅ ｓｃｒｅｅｎｉｎｇ ｍｏｄｅｌ)目前已

经被广泛应用于分子性质预测中[１３]ꎮ 利用 Ｄｍｏｌ３

􀅰８３２􀅰
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模块对 Ｍａｔｅｒｉａｌ Ｓｔｕｄｉｏ ８􀆰 ０ 软件中分子的化学结构

优化形成 ＣＯＳＭＯ 文件ꎬ进一步生成 σ 剖面的表面

电荷密度分布ꎮ σ－剖面通常分为 ３ 个区域:氢键

供体 区 ( － ∞ ~ － ０􀆰 ００８ ２ ｅ / Å２ )、 氢 键 受 体 区

(０􀆰 ００８ ２ ｅ / Å２ ~ ＋∞ )和非极性区(－０􀆰 ００８ ２ ｅ / Å２ ~
０􀆰 ００８ ２ ｅ / Å２ )ꎮ 将二甲基亚砜 ( ＤＭＳＯ)、 甘油

(Ｇｌｙｃｅｒｏｌ)、乙二醇(ＥＧ)和环己酮(ＣＹＣ)作为备选

萃取剂ꎬ相关 σ－Ｐｒｏｆｉｌｅ 如图 １ 所示ꎮ 由此可以对物

系间的相互作用效果进行初步探讨ꎮ

１—ＩＰＡꎻ２—Ｈ２Ｏꎻ３—ＮＰＡꎻ４—ＣＹＣꎻ５—ＥＧꎻ

６—Ｇｌｙｃｅｒｏｌꎻ７—ＤＭＳＯ

图 １　 共沸体系和 ４ 种萃取物的 σ 图谱

从图 １ 可以看出ꎬＮＰＡ 和 ＩＰＡ 在氢键受体区的

峰值大于供体区ꎬ说明 ２ 种醇作为氢键受体与水结

合ꎬ这也是形成共沸物的原因ꎮ 要想打破共沸需要

筛选出氢键受体能力高于 ＩＰＡ 和 ＮＰＡ 的萃取剂ꎮ
在氢键受体区域ꎬＤＭＳＯ 和 Ｇｌｙｃｅｒｏｌ 的峰值明显高

于 ＩＰＡ 和 ＮＰＡꎬ表明两者都能破坏 Ｈ２Ｏ － ＩＰＡ 和

Ｈ２Ｏ－ＮＰＡ 的共沸体系ꎻＥＧ 和 ＣＹＣ 在氢键受体区峰

值低于 ＩＰＡ 和 ＮＰＡꎬ难以打破共沸ꎮ 此外为探究水

分子与萃取剂的相互作用强弱ꎬ对两者之间的最优

构型进行了计算ꎬ得到的键长及相互作用能结果如

图 ２、表 ３ 所示ꎮ

(ａ) (ｂ)

(ｃ) (ｄ)

图 ２　 萃取剂和水分子的氢键长度

表 ３　 萃取剂与水分子之间的相互作用能

物系 Ｅｈ / ｈａｒｔｒｅｅ ＥＢＳＳＥ ΔＥ / (ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１)

Ｈ２Ｏ －７６􀆰 ４７４４３６ 　 　

Ｇｌｙｃｅｒｏｌ －２３０􀆰 ３６６３６０ 　 　

ＣＹＣ －３４４􀆰 ８４１７３８ 　 　

ＤＭＳＯ －５５３􀆰 ３２５８２３ 　 　

ＥＧ －３０９􀆰 ８６１５０７ 　 　

Ｇｌｙｃｅｒｏｌ－Ｈ２Ｏ －４２１􀆰 ３１９１６０ －０􀆰 ００１０４９ －１０􀆰 ５９５９６３６６０

ＣＹＣ－Ｈ２Ｏ －３８６􀆰 ３３５５４０ －０􀆰 ００１５４８ －３􀆰 ００５４３６８８４

ＤＭＳＯ－Ｈ２Ｏ －６２９􀆰 ８２０９４６ －０􀆰 ０００５１６ －５５􀆰 ６７４１０３４３０

ＥＧ－Ｈ２Ｏ －３０６􀆰 ８４５５６６ －０􀆰 ０００４７１ －１３􀆰 ７６３６７２０８０

　 　 注:ｅＶ＝ ２６２９􀆰 ２６ ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１ꎮ

图 ２ 中数据代表键长ꎬ键长越短ꎬ代表相互作用

越强ꎮ 由数据可知 Ｇｌｙｃｅｒｏｌ、ＣＹＣ、ＤＭＳＯ 和 ＥＧ 与水

分子之间最短的范德华半径分别为 １􀆰 ９５７、１􀆰 ９７３、
１􀆰 ９１７、１􀆰 ９５５ꎮ ＤＭＳＯ 和水分子之间键长最短ꎬ相互

作用最强ꎮ
相互作用能计算见公式(１０)、(１１)ꎮ ＥＡＢ为萃

取剂和水分子之间的相互作用能ꎻＥＡ 为萃取剂分子

的能量ꎻＥＢ 为水分子的能量ꎻＥ(ＡꎬＡＢ) 和 Ｅ(ＢꎬＡＢ) 是 Ａ
和 Ｂ 基中 Ａ 和 Ｂ 的能量ꎮ 经 ＢＳＳＥ 校正后的相互作

用能如表 ３ 所示ꎮ 由表可知 ＤＭＳＯ 和水分子之间的

相互作用能为－５５􀆰 ６７４ １０３ ４３ ｋＪ / ｍｏｌꎬ在 ４ 种萃取

剂分子中最强ꎮ 相互作用能分析在数据方面为萃取

剂和水分子间的作用力大小给出了直观说明ꎮ
ΔＥｉｎｔｅｒａｃｔｉｏｎ ＝ ＥＡＢ － ＥＡ － ＥＢ ＋ ＥＢＳＳＥ (１０)
ＥＢＳＳＥ ＝ ＥＡ － Ｅ(ＡꎬＡＢ) ＋ ＥＢ － Ｅ(ＢꎬＡＢ) (１１)

　 　 图 ３ 表示不同等值面下萃取剂和水分子的总电

荷密度ꎮ 等值面( ＩＳＯ)越高ꎬ表示分子间氢键断裂

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)

(ｂ)
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(ｃ)

(ｄ)

图 ３　 不同等值面下萃取剂和水分子的总电荷密度

越困难ꎬ氢键作用越强ꎮ 由图可知 Ｇｌｙｃｅｒｏｌ、ＣＹＣ、
ＤＭＳＯ 和 ＥＧ 与水分子 ＩＳＯ 值分别为 ０􀆰 １６５、０􀆰 １５８、

０􀆰 １８０ 和 ０􀆰 １７１ꎮ 可以看出ꎬＤＭＳＯ 的 ＩＳＯ 值最大ꎬ
进一步说明 ＤＭＳＯ 和水分子之间的相互作用最强ꎮ
通过量子化学计算最终选定 ＤＭＳＯ 为萃取剂ꎮ
２􀆰 ２　 工艺模拟

常规萃取精馏 ( ＥＤ) 工 艺 中ꎬ 原 料 流 量 为

１００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ原料中 Ｈ２Ｏ、ＩＰＡ、ＮＰＡ 的摩尔分数分别

为 ８０％、１０％、１０％ꎮ ３ 种物质的分离要求为 ＩＰＡ≥
９９􀆰 ９％(优等品)、ＮＰＡ≥９９􀆰 ５％(一等品)、水中有机

醇质量分数≤０􀆰 ００２％ꎮ 选用 ＤＭＳＯ 为萃取剂ꎬ热力

学方法为 ＮＲＴＬ－ＲＫꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１２ 软件模

拟得到的相关工艺如图 ４ 所示ꎬ具体参数结果见

表 ４ꎮ 原料在塔 ＥＤＣ１ 第 ２２ 块板进料ꎬ萃取剂在第

５ 块板进料ꎬ塔顶得到质量分数 ９９􀆰 ９％的 ＩＰＡ 产品ꎻ
在 ＥＤＣ２ 塔顶得到质量分数大于 ９９􀆰 ８％的 ＮＰＡ 产

品ꎻ在 ＥＲＣ 塔顶位置得到质量分数大于 ９９􀆰 ９％的产

品水ꎬ塔底得到质量分数大于 ９９􀆰 ９％的萃取剂用于

循环利用ꎮ

图 ４　 ＥＤ 工艺的工艺流程

表 ４　 ＥＤ 工艺参数结果

变量 ＥＤＣ１ ＥＤＣ２ ＥＤＣ

理论塔板数 / 块 ４８ ４５ ２０

萃取剂进料位置 / 块 ５ ５ —

原料进料位置 / 块 ２２ ３６ １０

回流比(ＲＲ) ４􀆰 ７５ ２􀆰 ７８ １􀆰 ９２

萃取剂流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５０ １００ —

３　 渗透汽化－萃取精馏耦合工艺

渗透汽化由于绿色节能的特点被广泛应用于有

机产品的分离中ꎮ 在此引入渗透汽化单元代替高能

耗的溶剂回收塔来分离 ＤＭＳＯ / Ｈ２Ｏ 混合物ꎮ 采用

的膜是 Ｚｈａｎｇ 等[１４] 制备出的一种用于分离 ＤＭＳＯ /
Ｈ２Ｏ 混合物的改性耐溶剂陶瓷管状膜ꎬ通过拟合验

证得到 ＤＭＳＯ 和 Ｈ２Ｏ 在陶瓷管状膜中的渗透参数ꎮ
渗透相关方程见公式(１２)、(１３)ꎮ

Ｆｐꎬｉ ＝ Ａｍ􀅰Ｄｉ(ＣＲꎬｉ － ＣＰꎬｉ) (１２)
Ｄｉ ＝ Ｄｉꎬｏ􀅰ｅｘｐ( － Ｅｉ / ＲＴ) (１３)

式中ꎬＦｐꎬｉ表示渗透通量ꎬｋｇ / (ｍ２􀅰ｈ１)ꎻＤ ｉ 为扩散系

数ꎬｍ / ｈꎻＥ ｉ 为渗透活化能ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻＡｍ 代表膜面

积ꎬｍ２ꎮ

􀅰０４２􀅰
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根据拟合出的参数可以得到:在陶瓷管状膜中ꎬ
ＤＤＭＳＯꎬｏ、ＤＷａｔｅｒꎬｏ分别为 ０􀆰 ０７４、７３􀆰 １９ꎮ ＣＲꎬｉ、ＣＰꎬｉ 通过

公式(１４)、(１５)计算得到ꎮ Ｐｐｒｅｍ表示渗透侧压力ꎬ
ＭＷｉ 和 ＺＰꎬｉ分别表示渗透侧物质的摩尔质量和摩尔

分数ꎮ
ＣＲꎬｉ ＝ ９８４􀆰 ４３６ ｋｇ􀅰ｍ３ × ＺＷＲꎬｉ (１４)

ＣＰꎬｉ ＝ (ＺＰꎬｉ × ＰＰｒｅｍ × ＭＷｉ) / (０􀆰 ０８２ ０６ × Ｔ) (１５)

　 　 公式(１６) ~ (１８)用来描述每个单元中所有分

量的动态平衡ꎮ ＦＲꎬｎ表示微分单位 ｎ 的摩尔流率ꎬ
Ｚ ｉ 表示组分 ｉ 的摩尔分数ꎮ ｈＲꎬｎ表示组分 ｉ 的摩尔

焓ꎮ 通过相关方程ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｃｕｓｔｏｍ Ｍｏｄｅｌｅｒ 软件

中成功建立了渗透汽化模型ꎬ相关物性计算调用

Ａｓｐｅｎ Ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ 中的热力学模型及物性数据ꎮ

Ｔｏｔａｌ ｍａｓｓ ｂａｌａｎｃｅ:
０ ＝ ｄＭＲ / ｄｔ ＝ ＦＲꎬｎ－１ － ＦＲꎬｎ － ＦＰꎬｎ (１６)

　 　 Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｂａｌａｎｃｅ:
　 ＭＲ(ｄｚＲꎬｎꎬｉ / ｄｔ) ＝ ＦＲꎬｎ－１ｚＲꎬｎ－１ꎬｉ － ＦＲꎬｎｚＲꎬｎꎬｉ － ＦＰꎬｎｚＰꎬｎꎬｉ (１７)

　 　 Ｅｎｅｒｇｙ ｂａｌａｎｃｅ:
ＭＲ(ｄｈＲꎬｎ / ｄｔ) ＝ ＦＲꎬｎ－１ｈＲꎬｎ－１ － ＦＲꎬｎｈＲꎬｎ － ＦＰꎬｎｈＰꎬｎ (１８)

　 　 建立渗透汽化模型后ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１２ 软件

中搭建渗透汽化－萃取精馏耦合(ＰＶ－ＥＤ)工艺ꎬ流
程见图 ５ꎬ参数结果见表 ５ꎮ 在萃取精馏塔 ＥＤＣ１、
ＥＤＣ２ 塔顶得到质量分数 ９９􀆰 ９％的 ＩＰＡ 和 ９９􀆰 ８％的

ＮＰＡꎮ 经过 ＰＶ 装置的分离ꎬ成功在渗透侧采集到

质量分数 ９９􀆰 ９％的水ꎬ渗余侧得到质量分数 ９９􀆰 ９％
的 ＤＭＳＯ 流股ꎮ

图 ５　 渗透汽化－萃取精馏工艺的工艺流程

表 ５　 ＰＶ－ＥＤ 工艺参数结果

变量 ＥＤＣ１ ＥＤＣ２ ＰＶ
理论塔板数 / 块 ４７ ４６ —
萃取剂进料位置 / 块 ５ ５ —
原料进料位置 / 块 ２２ ３６ —
回流比 ４􀆰 ７５ ２􀆰 ７８ —

萃取剂流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５０ １００ —

膜面积 / ｍ２ — — ６０８

４　 工艺综合评价对比

４􀆰 １　 经济性比较
表 ６ 是工艺的各项经济指标计算结果ꎮ 由于渗

透汽化单元的使用ꎬＰＶ－ＥＤ 工艺的再沸器能耗降低

了 １ ９９３􀆰 ２ ｋＷꎬ因此运营成本有所下降ꎬ由表 ６ 中

数据可以计算得到:ＰＶ －ＥＤ 工艺的 ＡＯＣ 降低了

２８􀆰 ５６％ꎮ 在设备成本的比较中ꎬ ＰＶ － ＥＤ 工艺的

ＴＣＣ 降低并不明显ꎮ 而在整体 ＴＡＣ 的比较中ꎬＰＶ－
ＥＤ 工艺的 ＴＡＣ 减少了 ３􀆰 ３１×１０５ 美元 / ａꎬ相较 ＥＤ
工艺降低了 ２１􀆰 ３１％ꎮ

表 ６　 工艺经济指标计算结果

变量 ＥＤ ＰＶ－ＥＤ

ＴＣＣ / (１０５ 美元􀅰ａ－１) ３􀆰 ９６１２ ３􀆰 ９５７１

ＡＯＣ / (１０５ 美元􀅰ａ－１) １１􀆰 ５７３０ ８􀆰 ２６７５

ＴＡＣ / (１０６ 美元􀅰ａ－１) １􀆰 ５５３４ １􀆰 ２２２４

４􀆰 ２　 环境性比较

表 ７ 是工艺的各项气体排放指标计算结果ꎮ 由

表 ７ 数据可以得到 ＰＶ－ＥＤ 工艺在各项环境指标评

价中均有较大优势ꎮ 通过计算得到 ＰＶ－ＥＤ 工艺的

二氧化碳排放量减少了 ４􀆰 ２２０ ９×１０６ ｋｇ / ａꎻ二氧化

硫排放量减少了 １􀆰 ２７０ １×１０６ ｋｇ / ａꎻ氮氧化物排放

量减少了 ０􀆰 ６３５ × １０６ ｋｇ / ａꎻ气体总排放量减少了

􀅰１４２􀅰
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４􀆰 ４１１ ８×１０６ ｋｇ / ａꎬ相较 ＥＤ 工艺降低了 ３８􀆰 ８３％ꎮ
表 ７　 工艺环境指标计算结果

变量 ＥＤ ＰＶ－ＥＤ
ＭＣＯ２

/ (１０６ ｋｇ􀅰ａ－１) １０􀆰 ８７１０ ６􀆰 ６５０１
ＭＳＯ２

/ (１０５ ｋｇ􀅰ａ－１) ３􀆰 ２７０６ ２􀆰 ０００６
ＭＮＯｘ

/ (１０５ ｋｇ􀅰ａ－１) １􀆰 ６３５３ １􀆰 ０００３
Ｍｇａｓ / (１０６ ｋｇ􀅰ａ－１) １１􀆰 ３６２０ ６􀆰 ９５０２

４􀆰 ３　 热力学效率比较

精馏工艺塔内热量梯度差距过大且存在液泛等

现象造成热力学效率低下ꎮ 通过图 ６、图 ７ 描述了

不同工艺各分离单元的流分布ꎬ数据显示在 ＥＤ 工

艺中ꎬ溶剂回收塔单元造成最大损失 ４８５􀆰 １５ ｋＷꎮ
ＰＶ－ＥＤ 工艺中采用渗透汽化单元来代替溶剂回收

塔ꎬ过程损失因此急剧下降ꎬ渗透汽化单元损失

仅为 ７９􀆰 ６９ ｋＷꎮ 从表 ８ 数据中也进一步得到 ＰＶ－
ＥＤ 相较 ＥＤ 工艺的整体损失减少了 ５４１􀆰 ４６ ｋＷꎻ
效率提高了 ７􀆰 ０１％ꎮ

图 ６　 ＥＤ 工艺的流分布

图 ７　 ＰＶ－ＥＤ 工艺的流分布

表 ８　 工艺损失及效率计算结果

变量 ＥＤ ＰＶ－ＥＤ
Ｅｘｉｎ / ｋＷ ５４１０􀆰 ７０ ５１７４􀆰 ９０
Ｅｘｏｕｔ / ｋＷ ６５５９􀆰 ６０ ５７８２􀆰 ４０
ＥｘＤ / ｋＷ １１４８􀆰 ８０ ６０７􀆰 ４１
η / ％ ８２􀆰 ４８ ８９􀆰 ４９

５　 结论

针对水 /异丙醇 /正丙醇共沸体系ꎬ设计出以

ＤＭＳＯ 为萃取剂的常规萃取精馏分离工艺ꎬ并引入

渗透汽化技术对工艺进行节能改进ꎬ进一步提出了

渗透汽化－萃取精馏耦合工艺ꎮ 并对工艺进行性能

评价比较ꎬ结果如下ꎮ
(１)在经济性能的比较中ꎬＰＶ－ＥＤ 工艺相较

ＥＤ 工艺的 ＴＡＣ 降低了 ３􀆰 ３１ × １０５ 美元 / ａꎬ减少了

２１􀆰 ３１％ꎮ
(２)在环境性能比较中ꎬ通过计算得到 ＰＶ－ＥＤ

工艺的 Ｍｇａｓ为 ６􀆰 ９５０ ２×１０６ ｋｇ / ａꎬ相较于 ＥＤ 工艺降

低了 ３８􀆰 ８３％ꎮ
(３)在热力学效率比较中ꎬＰＶ－ＥＤ 相较 ＥＤ 工

艺的整体损失减少了 ５４１􀆰 ４６ ｋＷꎻ效率提高了

７􀆰 ０１％ꎮ
随着渗透汽化技术的引入ꎬ工艺的经济、环境和

热力学性能有了明显提高ꎮ 渗透汽化－萃取精馏耦

合工艺的性能优势为共沸体系的节能分离提供了新

方向ꎮ
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