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基于多尺度溶剂筛选与多性能评价的共沸物先进分离工艺研究

颜蕾，徐盼，李国选，夏力，孙晓岩，王丽丽，项曙光

（青岛科技大学化工学院，山东省化工过程模拟与优化工业软件重点实验室，山东 青岛 266042）

摘要： 针对传统单一相对挥发度筛选方法难以揭示萃取剂选择性分子机制及潜在共沸风险的问题，本文采用一

种多尺度萃取剂筛选策略，将宏观相对挥发度分析与微观 σ-profile 表面电荷密度分布及分子间相互作用能计算

相结合。该方法不仅能够评价萃取剂对汽液平衡行为的调控能力，还可从氢键供受体特征和分子间作用强度角

度阐明萃取剂的选择性来源，从而提高萃取剂筛选的可靠性和机理可解释性。研究发现，由于 N-甲基甲酰胺

（NMF）与组分间存在强相互作用且表现出优异的分离性能，其被确定为分离六甲基二硅氧烷（HMDSO） /1，2-
二氯乙烷（DCE）共沸混合物的高效萃取剂。为进一步提高能量利用效率，本文提出并系统优化了热集成萃取

精馏工艺。通过权衡经济与环境目标，对塔板数、进料位置、回流比及萃取剂流量等关键工艺参数进行了优化。

与无热集成的常规萃取精馏工艺相比，热集成工艺的年度总成本（TAC）降低了 1.24%，运行成本降低了 1.67%。

优化后的热集成流程其TAC为 178万美元/年，运行成本为 132万美元/年，证明了该工艺在高效、可持续共沸分

离方面的潜力。
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Abstract: To address the limitations of conventional screening methods based solely on relative volatility, which are 
insufficient to reveal the molecular origin of entrainer selectivity and potential azeotrope-formation risks, this study 
adopts a multiscale entrainer screening strategy that integrates macroscopic relative volatility analysis with 
microscopic σ-profile surface charge density distributions and intermolecular interaction energy calculations. This 
approach not only evaluates the ability of an entrainer to regulate vapor-liquid equilibrium behavior, but also 
elucidates the origin of entrainer selectivity in terms of hydrogen-bond donor/acceptor characteristics and 
intermolecular interaction strength, thereby improving the reliability and mechanistic interpretability of entrainer 
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screening. N-methylformamide (NMF) was identified as a highly effective entrainer for the separation of the 
Hexamethyldisiloxane (HMDSO)/1, 2-dichloroethane (DCE) azeotropic mixture due to its strong interaction with 
both components and superior separation performance. To further enhance energy efficiency, a heat-integrated 
extractive distillation process was proposed and systematically optimized. The key process parameters including the 
number of trays, feed stage locations, reflux ratio, and entrainer flow rate were optimized by balancing economic and 
environmental objectives. Compared with the conventional extractive distillation process without heat integration, 
the heat-integrated process reduced the total annual cost (TAC) by 1.24% and the operating cost by 1.67%. The 
optimized heat-integrated flowsheet resulted in a TAC of $1.78 million/year and an operating cost of $1.32 million/
year, demonstrating its potential for efficient and sustainable azeotropic separation.
Keywords: extractive distillation; heat integration technology; azeotropes; separation mechanism; economic 
analysis; multi-scale solvent screening

引 言

近年来，碳中和与可持续发展已成为全球关注

的焦点[1-2]。随着各行业力求降低碳足迹并最大限

度减少对环境的影响，各种新技术被广泛探索[3-4]。

六甲基二硅氧烷(HMDSO)是医药中间体合成和有机

硅化工过程中的重要溶剂与原料。在相关医药生

产过程中，常产生含有HMDSO和DCE的有机废液。

由于 HMDSO/DCE 体系存在共沸行为，常规精馏难

以实现两组分的高纯度分离，从而限制了溶剂回收

和废液资源化利用。进一步分析表明，该体系共沸

组成随压力变化幅度较小，变压精馏难以获得足够

的分离推动力。因此，开发高效萃取精馏工艺并筛

选适宜萃取剂，对于实现 HMDSO/DCE 共沸体系的

节能分离具有重要意义。萃取精馏和变压精馏是

化工行业从复杂混合物中获取目标组分的重要分

离技术[5-6]。图 1 展示了筛选合适萃取剂的典型方

法。这些分离方法不仅能获得高纯度产品，还有助

于降低能耗并减少废物的产生[3]。

近年来，特殊精馏技术受到了广泛关注。Wang
等针对工业生产中产生的四氢呋喃/乙醇/水三元共

沸物，开发了一种萃取精馏分离工艺[7]。Luyben 等

图1 分离混合物萃取剂选择的一般步骤

Fig. 1 General steps for selecting entrainers for separating mixtures
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对萃取精馏和变压精馏进行了深入研究，证明了其

在分离共沸混合物方面的显著优势[8]。Li等针对正

己烷(NHE)/异丙醇(IPA)/水三元共沸体系，基于计算

机辅助萃取剂设计确定甘油为最优萃取剂，并对萃

取变压精馏工艺进行了多目标优化和 4E(经济、环

境、能源和㶲)分析。研究结果表明，与使用非均相

共沸精馏的替代工艺相比，该方法显著降低了 TAC
和蒸汽消耗[9]。Li 等提出了一种新型萃取精馏工

艺，利用离子液体基混合萃取剂结合隔壁塔(DWC)
分离低碳甲醇/乙醇/水混合物，并取得了良好的分

离效果[10]。Zhu等研究了通过变压精馏分离乙醇/甲
苯共沸体系，并对其经济性能进行了评价[11]。Wang
等利用变压精馏技术开展了丙酸甲酯-甲醇共沸物

的分离工艺研究，完成了常规变压精馏与热集成变

压精馏流程的设计和关键操作参数优化[12]。

然而，变压精馏也存在局限性。其有效性主要

取决于压力敏感性，即共沸组成随压力的变化程

度[13-14]。针对这一问题，Wasylkiewicz等开发了一种

利用分叉理论和弧长延拓算法计算压力敏感性并

预测宽压力范围内共沸组成的新方法[15]。Li等根据

共沸混合物的汽液平衡(VLE)数据对压力敏感性进

行了分类，并确定了对应于最小能耗的最佳操作压

力[16]。对于医药废水中的 HMDSO/DCE 共沸混合物

分离过程，有必要从多个维度进一步分析以确定最

佳分离工艺。

量子化学计算为探索共沸物的形成及其行为

提供了新途径[17]。在工业分离过程设计中，分子模

拟与分子动力学在体系分析与优化中发挥着关键

作用，有助于确保工艺的高效性、准确性和实用性。

结合微观(分子尺度)与宏观(过程尺度)分析，为选择

最优化学分离方法奠定了坚实基础。例如，Zheng
等利用密度泛函理论(DFT)研究了离子液体萃取剂

对碳酸二甲酯-乙醇共沸混合物微观结构的影响[18]。

Hu等通过量子化学计算分析了共沸物的分子表面

电荷分布，研究了共沸分离机理，并强调了氢键在

影响共沸行为中的作用[19]。Zhang等提出离子液体-
水复合萃取剂策略解决纯离子液体黏度大的问题,
优化了萃取工艺并验证其良好的循环性能与选择

性，还通过DFT计算从分子相互作用角度揭示了其

选择性萃取的机制[20]。综上所述，目前许多研究者

倾向于利用量子化学方法来更深入地理解共沸混

合物的行为及其有效分离手段[21-22]。

本研究以医药废液中典型HMDSO/DCE共沸体

系为研究对象，采用集成量子化学计算、汽液平衡

分析及过程模拟的多尺度方法开展萃取剂筛选。

在此基础上，对萃取精馏及热集成萃取精馏流程进

行设计、模拟与关键参数优化，并结合经济性和环

境指标对不同工艺构型进行评价。

1 方法

1.1 热力学模型

在本研究中，HMDSO(1)- DCE(2)体系在 101.3 
kPa下的VLE数据见表 S1[23]。采用三种关联热力学

模型(即NRTL、UNIQUAC和WILSON)进行VLE数据

回归。通过计算均方根偏差(RMSD)来确定最合适

的热力学模型。所得二元相互作用参数列于表 S2
中。结果表明，UNIQUAC 模型的 RMSD 最低，具有

较高的精度，因此被选定为本工作中过程设计与模

拟的适用热力学模型。表 S3 提供了各组分的基础

物理性质。

1.2 模拟方法

1.2.1 相对挥发度分析  萃取剂的选择对于萃取

精馏的成功至关重要。以往的研究中已提出了多

种方法来筛选和确定适宜的萃取剂[24-25]。理想的萃

取剂应具备安全性、环境友好性，并能够改变共沸

组分间的相对挥发度。相对挥发度(α)是评价精馏

分离效果的关键参数，如式(1)所示。当 α 不等于 1
时，组分即可实现分离；α 越偏离 1，分离就越容易

实现。

α = yA /yB

xA /xB
(1)

式中，yA和 yB分别表示汽相中易挥发组分和难

挥发组分的摩尔分数；xA和 xB分别表示液相中易挥

发组分和难挥发组分的摩尔分数。

1.2.2 量子化学计算理论  通过分析分子的表面

电荷密度分布(σ-profiles)和分子间相互作用能，对

候选萃取剂进行了评价。σ -profiles 是 COSMO-
SAC/COSMO-RS 类模型中描述分子表面电荷密度

分布的重要参数，可用于表征分子的极性特征及潜

在 氢 键 作 用 能 力 。 根 据 Lin 和 Sandler 提 出 的

COSMO-SAC 模型，分子表面片段可根据其电荷密

度及作用特征进一步区分为氢键和非氢键片段[26]。

表面电荷密度的概率分布可通过式(2)计算[27-28]：

pi(σ) = ni( )σ
ni

= Ai( )σ
Ai

(2)
其中，Ai(σ)表示表面积；Ai 表示电荷密度为 σ

··3
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的片段的比表面积；ni(σ)表示具有表面积 Ai(σ)的
片段数量。需要注意的是，ni表示单个分子内的片

段总数，Ai而则量化了该分子的总表面积。

随着量子化学(QC)计算的不断进步，QC方法已

成为分析分子间相互作用微观机理不可或缺的工

具。近期已有研究利用量子化学手段探讨了萃取

分离机理，其有效性已在相关文献中得到证

实[25,29-32]。然而，目前尚未见关于HMDSO+DCE共沸

混合物萃取机理的研究报道。本研究采用Gaussian 
09 软件计算并评估了所研究体系的几何构型能量

与相互作用能[33-34]。所有化合物的初步优化均在

B3LYP-D/6-31G (d, p)理论水平下完成，随后在

B3LYP-D/6-311++G (d, p)水平下对不同的分子对

进行优化。计算过程结合了 DFT-D3 色散校正，并

对所有优化后的结构进行了频率分析，以确保获得

真实的能量极小值[35, 36]。分子间相互作用能是衡量

萃取剂与待分离组分间相互作用强度的直接指

标[37-38]。通过对能量最低的结构进行几何分析和计

算，获得了不同复合物构象的相互作用能 (ΔEint) 
[39-41]。分子间相互作用能通过式(3)和式(4)确定：

ΔE int = EAB - EA - EB + EBSSE (3)
EBSSE = EA - E ( A,AB ) + EB - E (B,AB ) (4)

式中，ΔEint：表示经过基组重叠误差校正后的分

子间真实相互作用能；EAB：表示复合物AB在其优化

几何构型下，使用全体系基组计算得到的总能量；EA

和 EB：分别表示单体 A 和单体 B 在其各自孤立的优

化构型下，使用自身基组计算得到的能量；EBSSE：表

示基组重叠误差校正能，用于抵消因复合物形成时

基组人为扩大而产生的能量计算误差；E(A, AB) 和

E(B, AB)：分别表示在复合物AB的几何构型下，计算出

的单体A和单体B的能量。

1.2.3 技术经济分析  基于 Douglas 提出的经济优

化框架，年度总成本(TAC)是评价优化后生产工艺经

济性能的常用指标[42-43]。TAC 由设备成本(EC)与运

行成本(OC)之和计算得出，如式(5)-式(7)所示：

TAC = EC
Payback period + OC (5)

EC = ∑
i = 1

n

Ci (6)
OC = SC + CC (7)

式(6)中，Ci为第 i台设备的成本，萃取精馏过程

EC包括塔体、塔板、再沸器和冷凝器。设备建造所

选材料为碳钢，投资回收期设定为 5年[3,44]。运行成

本(OC)由蒸汽成本(SC)与冷却成本(CC)之和计算得

出，装置年运行时间为8,000小时[45]。

CO₂排放量采用 Aspen Plus 公用工程模块的碳

跟踪功能计算，如式(8)所示：

ṁCO2 = ṁFuel × HHV × EFCO2 × Fadj

η (8)
式中，ṁCO2 为 CO ₂ 排放速率，kg·h-1，ṁFuel 为

Aspen Plus根据外部高压蒸汽需求折算的等效天然

气消耗速率；HHV为天然气高位发热量；EFCO2 为CO
₂排放因子；Fadj为 CO₂调节因子；η 为能源转换效率

因子。

本文将最终燃料源设置为天然气，EFCO2 数据源

选择US-EPA-Rule-E9-5711。Aspen Plus数据库给

出的天然气 EFCO2 为 2.10554×10-7 kg/cal，Fadj取 1，η

取0.85。年度CO₂排放量按下式换算：

MCO2 = ṁco2 × top (9)
根据当前 Aspen Plus 模型设置，高压蒸汽被视

为外购公用工程。计算边界包括B1和B2塔再沸器

外部高压蒸汽需求所对应的间接CO₂排放。对于热

集成流程，流程内部回收的热量不作为外部能源输

入，仅将热集成后仍需由外部高压蒸汽提供的净热

负荷计入CO₂排放计算。

1.3 萃取剂筛选模型

本研究采用了一种新颖的萃取剂筛选框架(图
2)，包括三个关键步骤。首先，通过相对挥发度分析

对潜在萃取剂进行初步筛选，获得满足分离要求的

候选萃取剂数据集。在此阶段，同时确定适用于萃

取剂筛选及后续过程建模的热力学模型。其次，采

用 QC 分析方法，即 σ-profile 分析和分子间相互作

用能评估，以筛选出最具潜力的萃取剂。最后，通

过过程模拟对所选萃取剂的可行性进行验证。该

集成筛选方法在分子层面相互作用的基础上识别

最优萃取剂，从微观角度揭示萃取剂性能及分离行

为的作用机理。

2 过程设计与优化

2.1 变压精馏过程

研究表明当共沸组成随压力变化的偏移量超

过 5%时，变压精馏才能实现有效分离。为此，计算

了HMDSO/DCE体系在不同压力条件下共沸点的变

化情况(图 3)。结果表明，当压力由 0.5 atm 增加至

11 atm 时，共沸物中 HMDSO 的含量逐渐降低。然

而，总体组成变化幅度始终低于 5%，且进一步提高
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压力所带来的变化可以忽略不计。此外，高压设备

所带来的经济负担较为显著。因此，变压精馏并不

适用于分离HMDSO/DCE共沸体系。

2.2 萃取精馏过程

上述分析表明，变压精馏无法实现 HMDSO/
DCE共沸体系的分离，因此萃取精馏成为分离该体

系的必要途径。本研究采用Aspen Plus对萃取精馏

过程进行建模。以产品纯度和 TAC 为目标函数进

行优化关键工艺参数，优化流程如图 4所示。首先，

通过灵敏度分析确定各参数的可行操作范围；随

后，基于经济性指标(即 TAC)选取最优参数值。最

终优化得到的过程构型可确定包括 NT1、NT2、NF1、
NR、RR1、RR2 以及me在内的各项关键操作参数。

3 结果与讨论

3.1 萃取剂筛选结果

本研究选取了八种常规溶剂作为潜在的萃取

剂。基于萃取剂筛选策略(图 2)，通过 QC 计算与工

艺性能评估，筛选出了最佳的萃取剂。

3.1.1 相对挥发度分析  相对挥发度用于衡量组

分间挥发性的差异。𝑥 = 𝑥 对角线的偏离程度越

大，表明挥发性差异越显著，从而越容易实现分离。

本 研 究 在 图 5(A) 和 图 5(B) 中 展 示 了 萃 取 剂 与

HMDSO 之间、以及萃取剂与 DCE 之间的相对挥发

度分布，如图 5(A)所示，当不同萃取剂与 HMDSO 配

图2 本研究构建的多尺度溶剂筛选模型

Fig. 2 Multi-scale solvent screening model developed in this work
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图3　变压精馏可行性分析结果

Fig. 3　Feasibility results of pressure-swing distillation
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对时，乙酸乙酯(EA)和甲基丁酮(MB)会与HMDSO形

成新的共沸物。需要注意的是，虽然二氯甲烷

(DCM)在部分组成范围内能够改变体系的相对挥发

度，但其在低浓度下与 HMDSO 也会形成新的共沸

物。因此 EA、MB、DCM 会增加后续分离和萃取剂

回收的复杂性。 DMF(N, N-二甲基甲酰胺) (或
DMSO(二甲基亚砜))与 HMDSO 之间的相对挥发度

接近𝑥 = 𝑥对角线，暗示其分离难度较大。相比之

下，NMF 和己烷等萃取剂与 HMDSO 表现出较高的

相对挥发度。表明它们具有更好的萃取潜力。

3.1.2 σ-profiles 分析  为进一步从分子表面电荷

密度分布角度比较各候选萃取剂与HMDSO/DCE组

分之间的潜在相互作用，本节对全部所选溶剂开展

σ-profile分析。萃取剂与关键组分之间的分子间相

互作用决定了其萃取能力。表面电荷分布分析可

以通过分子表面的静电势分布来确定氢键分布情

况。在本研究中，利用 COSMOtherm V2022 软件计

算了不同萃取剂与关键组分(HMDSO/DCE)之间的

表面电荷分布，结果如图 5(C)和 5(D)所示。根据电

荷强度，表面电荷分布被划分为三个部分：σ-profile
曲线被横坐标为± 0.0082 e/Å2 的两条垂直虚线切

分，左侧σ < -0.0082 e/Å2为氢键供体(HBD)区，右侧

σ > + 0.0082 e/Å2为氢键受体(HBA)区，两条虚线之

间的区域则为非极性区。对于 HMDSO/DCE 体系，

HMDSO 在 HBA 区显示出一个弱峰，表明其可作为

氢键受体；而 DCE的弱峰位于 HBD 区，表明其可作

为氢键供体。萃取剂 DMSO、NMP(N-甲基吡咯烷

酮)、DMF、EA 和 NMF 在 HBA 区均表现出不同强度

的峰，其中 DMSO 和 NMP 的分布范围为 0.014-
0.018e/Å2，DMF 为 0.013-0.017e/Å2，EA 和 NMF 均为

0.011-0.016e/Å2。这表明这些萃取剂的氢键作用能

力较弱。此外，萃取剂DCM的分布位于HBD区，说

图4 基于序贯迭代优化的优化流程图

Fig. 4 Optimization flowchart based on sequential iterative optimization
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明其同样具有氢键结合能力。

关键组分HMDSO的分布范围为 0.012-0.017 e/
Å2，而 DCE 的分布范围为-0.011-0.0082 e/Å2。这表

明，为了实现与 DCE 的有效结合，萃取剂需要具备

氢键受体(HBA)能力，其中 DMSO 和 NMP 表现出最

大的潜力。然而，由于HMDSO同样分布在HBA区，
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图5　基于模拟与QC计算的萃取剂筛选结果。萃取剂与HMDSO之间的相对挥发度分布(A)；萃取剂与DCE之间的相对挥发

度分布(B)；DCE与HMDSO的σ-profiles分布图(C)；萃取剂与DCE/HMDSO之间σ-profile分布图(D)；萃取剂与DCE/HMDSO 之
间的相互作用能分析(E)

Fig. 5　Results of entrainer screening based on simulation and QC calculation. The relative volatility distribution between the 
entrainer and HMDSO (A); the relative volatility distribution between the entrainer and DCE (B; σ-profiles for DCE and HMDSO (C); σ

-profiles between the entrainer and DCE/HMDSO (D); Interaction energy analysis between the entrainer and DCE/HMDSO (E)
注:(The dashed line α=1 (y=x) indicates that the vapor- and liquid-phase compositions are identical, corresponding to a relative volatility of unity. In 

the y-x vapor-liquid equilibrium calculations, the mass ratio of entrainer to feed was fixed at S/F= 3.)
(虚线α=1(y=x)表示汽相组成与液相组成相等, 对应相对挥发度为1,y-x汽液相平衡计算中萃取剂与原料的质量比固定为S/F=3)
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必须避免萃取剂与两个关键组分同时产生强烈的

相互作用，否则会增加分离难度。因此，NMF和EA
等弱氢键能力的萃取剂也应在考虑之列。基于以

上分析，最具前景的候选萃取剂为 DMSO、NMP、
NMF和EA。

3.1.3 相互作用能分析  相互作用能反映了萃取

过程中关键组分之间的分子亲和力。理论总相互

作用能(Etotal)由静电能(Eelec)和范德华能(Evaw)组成。为

进一步探究HMDSO/DCE共沸体系萃取剂筛选的内

在原因，利用Gaussian 09程序分析了分子对之间的

相互作用能。不同分子对相互作用能的计算结果

见表S5，其能量大小如图5(E) 所示。结果表明，EA、

NMF和 NMP与 HMDSO 的相互作用更为显著，预示

着这些萃取剂具有更好的萃取性能。同时，EA、

NMF 和 DMF 与 DCE 表现出较强的相互作用，其中

NMF 的潜力尤为突出。尽管 EA 与 HMDSO 和 DCE
均有较强的相互作用，但它倾向于与 HMDSO 形成

新的共沸物，从而增加了分离难度。综上所述，相

互作用能分析表明，与其他萃取剂相比，NMF 对

HMDSO/DCE 体系具有更显著且有效的分离作用。

基于上述发现，NMF脱颖而出，是实现HMDSO/DCE
混合物高效分离的优选候选萃取剂。

3.2 过程模拟与优化

3.2.1 灵敏度分析  本研究利用 Aspen Plus v12 软

件对萃取精馏工艺进行了设计与模拟。通过灵敏

度分析，以产品纯度、CO2排放量为目标函数，考察

了各项工艺参数的影响。随着 B1 塔板数的增加，

DCE产品的纯度逐渐提高(图 6(A))。当塔板数达到

60 时，产品纯度达到峰值 0.999，满足设计要求，同

时CO2排放量降至最低。图 6(B)显示了B1进料位置

具有类似的演变趋势。图 6(C)表明，DCE 产品的纯

度随进料位置序号的增加呈现先升高后降低的趋

势。萃取剂的最佳进料位置为第 5 块塔板，此时

DCE纯度达到最大值，且 CO2排放量最小。对于 B1
塔的回流比，增加回流比初期可提高 DCE 纯度，随

后纯度出现下降；而由于再沸器蒸汽消耗量增加，

CO2排放量持续上升(图 6(D))。图 6(E)结果显示，随

着萃取剂流量的增加，DCE纯度升至最大值后趋于

平缓，同时伴随着 CO2排放量的逐渐增加。确定的

最佳萃取剂流量为 750 kmol/h。对于 B2塔，增加塔

板数可提高HMDSO产品纯度并降低CO2排放量(图
6(F))。在塔板数为 29 时，HMDSO 纯度达到 0.999，
CO2排放量降至最低，为 3063.5 kg/h。图 6(G)显示，

HMDSO 纯度随进料位置序号的增加先升后降，而

CO2排放量则呈现相反的变化趋势。确定的最佳进

料位置为第 8块塔板。最后，图 6(H)表明，在回流比

为 16时，HMDSO纯度达到 0.999，对应的CO2排放量

为3063.5 kg/h。
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图6　萃取精馏过程灵敏度分析

Fig. 6　Results of sensitivity analysis for the extractive distillation process
3.2.2 经济性能优化  为了进一步确定最优工艺

参数，在灵敏度分析的基础上，开展了以 TAC 为目

标函数的优化研究。图 7(A)展示了 B1 塔塔板数在

62-70范围内对TAC的影响，当塔板数为 63时，TAC
达到最小值。图 7(B)表明，随着进料位置的下移，

TAC呈现先减小后增大的趋势，并在进料位置为第

58块塔板时取得最小值。图7(C)确定了萃取剂的最

佳进料位置为 6。图 7(D)描述了B1塔回流比的变化

趋势，TAC 随回流比的增加而逐渐增大；综合考虑

产品 DCE和 HMDSO 的纯度要求，B1塔的最佳回流

比定为 6。图 7(E)反应了B2塔操作回流比对TAC的

影响，确定其最佳回流比为 15。图 7(F)展示了萃取

剂用量与TAC的关系：随着萃取剂用量的增加，TAC
先降后升；这是由于增加萃取剂用量提升了对DCE
的萃取效率，降低了萃取精馏系统的能耗，但当用

量达到特定值后，分离产品已满足要求，继续增加
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用量反而会增大系统的操作负荷。图 7(G)给出了

B2塔塔板数与TAC的关系，结果显示当塔板数为30
时 TAC 最低。图 7(H) 表明，TAC 随 B2 塔进料位置

的下移先减小后增大，并在进料位置为 8时达到最

小值。

基于灵敏度分析与经济性能优化结果，在综合

考虑经济与环境因素的前提下，确定了最优操作 a
参数(表 S4)。对于B1塔，塔板数、进料位置、萃取剂

进料位置、摩尔回流比以及萃取剂流量分别为 63、
58、6、6 和 600 kmol/h。对于 B2 塔，塔板数、进料位

置及摩尔回流比分别为 30、8和 15。此外，B1和 B2
塔对应的塔径分别为2.06 m 和2.51 m。

3.2.3 节能工艺探索  图 8 给出了分离 HMDSO/
DCE混合物的萃取精馏工艺流程图。首先，流量为

100 kmol/h的HMDSO/DCE新鲜原料进入B1塔。同

时，萃取剂 NMF 也被引入 B1 塔，通过对 HMDSO 的

选择性萃取，塔顶得到纯度为 99.9% 的 DCE 产品。

含有 NMF 和 HMDSO 的塔底物流被送入 B2 塔进行

进一步分离。HMDSO 作为 B2 塔的塔顶产物被回

收，而 NMF 则从塔底采出，并通过循环泵 P6A/B 回

流至B1塔。

为了进一步提升节能效果，本文对热集成方案

进行了探索，工艺流程如图 9所示。在热集成萃取

精馏工艺中，通过利用原料物流的废热来降低整体

能耗(图 10)。采用该热回收策略后，优化后的 TAC
和操作成本分别为 178万美元/年和 132万美元/年。

与未采用热集成的常规萃取精馏工艺相比，热集成

方 案 使 TAC 降 低 了 1.24%，操 作 成 本 降 低 了

1.67%。
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图7　萃取精馏过程经济性能优化结果

Fig. 7　Optimization results for the economic performance of the extractive distillation process
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4 结论

HMDSO/DCE体系汽液平衡数据的回归结果表

明，UNIQUAC 模型的均方根偏差最低，能够较好地

描述该体系的相平衡行为。在 0.5-11 atm 范围内，

共沸组成随压力的变化幅度较小，难以为变压精馏

提供足够的分离推动力，因此萃取精馏更适合用于

该共沸体系的分离。

相对挥发度、σ-profile 和分子间相互作用能的

综合分析表明，NMF 能够有效调节 HMDSO/DCE 体

系的汽液平衡行为，并具有较好的分子作用选择

性；同时，与部分候选溶剂相比，NMF不存在明显的

新共沸形成风险。因此 ，NMF 被确定为分离

HMDSO/DCE共沸混合物的适宜萃取剂。该结果表

明，综合考虑宏观相平衡行为和微观分子间作用，

图8 无热集成的萃取精馏工艺流程图

Fig. 8 Process flow diagram of extractive distillation without heat integration

图9 热集成萃取精馏工艺流程图

Fig. 9 Process flow diagram of extractive distillation with heat integration
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图10 有无热集成萃取精馏工艺的经济性能对比

Fig. 10 Economic performance comparison of extractive 
distillation processes with and without heat integration
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可提高萃取剂筛选结果的可靠性和机理可解释性。

采用热集成后，TAC 和 OC 分别为 178 万美元/
年和 132万美元/年，较常规萃取精馏流程分别降低

1.24%和1.67%，说明热集成能够在满足产品纯度要

求的前提下进一步改善流程经济性。

符号说明

A ——表面积，Å2

∆E ——能量，kJ·mol-1

n ——片段数量

p ——σ-profile概率分布

x ——液相摩尔分数

y ——汽相摩尔分数

希腊字母

α ——相对挥发度

σ ——表面电荷密度 e·Å-2

下标

A ——易挥发组分

B ——难挥发组分

eff ——有效片段

elec ——静电作用

i ——组分

int ——分子间作用

total ——理论总相互作用

vaw ——范德华力
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