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多效顺流精馏回收 DMF 的工艺
＊

郭新连 , 杨德明
(江苏工业学院 化学化工学院 , 江苏 常州 213164)

摘要:针对传统的 DM F回收工艺存在的高能耗问题 , 提出了多效顺流精馏回收 DM F 的双塔 、 3 塔和 4塔回收流程。利用

ASPEN PLUS 化工模拟软件中的 RADFRAC 模块, 选用 N RT L热力学计算模型 , 模拟计算了多效顺流精馏回收工艺处理不同

DMF 浓度的工况。以能耗最低为考察变量 、 各塔顶废水的蒸出量为决策变量 , 确定了各种回收工艺的最佳操作条件 , 包括各

塔的压力分布。在此基础上 , 利用 ASPEN 软件中的流体力学计算模块 , 计算得到了各塔的设备参数 , 包括冷换设备的面积。

以设备投资费用与操作费用之和最小为目标函数 , 确定了最优分离流程为 3塔顺流精馏回收工艺。
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Technological Researches for Recovery of DMF by

Multi-Effect Concurrent Distillation
GUO Xin-lian , YANG De-ming

(School of Chemist ry and Chemical Engineering , Jiangsu Polytechnic University , Changzhou 213164 , China)

Abstract:Because of high energy consumption fo r separation of DMF , a multi-effect concurrent disti l-

lation w hich include s tw o -tow er , three-towe r and four-tow er distillat ion w as proposed.Simulation fo r

dif ferent mass consistency DMF by multi-ef fect concurrent distil lation w as performed by ASPEN PLUS

sof tw are in w hich RADFRAC blocks and N RT L phy sical property w ere used.The optimum operation con-

ditions (including the press dist ributions)were dete rm ined based on minimum energy consumption and the

variables of the top distillate , tha t is w ater vapor.Based on the results.The co lumn parameters and areas

of the condensers , heaters exchange rs w ere calculated by hydromechanics blocks of ASPEN PLUS.The

researches show that three-effect concur rent dist illation is the be st recovery me thodo logy in response to

the objective function of the least sum between cost o f investment and operation co st.

Key words:recovery of DMF;mult i -ef fect concurrent distillations;energy consumption;ASPEN

PLUS sof tw are

　　DMF 是一种无色透明稳定的优良极性溶剂 ,

在各行业中用途极其广泛[ 1] , 因此回收过程的能耗

成了研究的热点 。目前 DMF 废水的处理大多采用

传统的单塔精馏 , 双塔精馏现在也开始在工业上应

用[ 2] 。根据精馏操作的工艺特征 , 其塔顶蒸汽能耗

约占整个精馏系统的 60%左右[ 3] 。而多效精馏[ 4]

恰好将这部分热量利用起来 , 其节能原理为:塔按

照压力由高到低的顺序排列 , 同时将前一个塔顶蒸
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汽的潜热用于相邻的下一个塔釜再沸器的热源。这

样除压力最低的塔之外 , 其余各塔顶蒸汽的冷凝热

均被精馏系统自身收回利用 , 从而使精馏过程的能

耗降低
[ 5]
。

多效精馏的技术[ 6 ～ 8] 关键是能量和传热温差

(塔压的分布)的匹配 , 借助 ASPEN PLUS 化工

模拟软件 , 对提出的各种分离方案进行模拟计算 ,

从而确定各效的最佳操作工艺参数 , 根据计算结果

得到各种方案的操作费用和设备投资费用之和 , 从

中筛选出最佳的回收工艺路线 。

1　多效顺流精馏数学模型

由 MESH 方程建立多效顺流精馏的计算模型

应该满足如下约束条件
[ 9]
:①高压塔塔顶蒸汽所释

放的潜热应等于相邻低压塔塔釜物料汽化所需的热

量 , 即 QD , j =QW , j+1 , 且各效热损失取 5%QW , j+1 。

②为实现换热器中热量传递 , 相邻高低压塔间塔顶

和塔低物流的温差应满足:tD , j -tW , j+1≥Δtm (Δtm

一般取 10 ℃)。

1.1　各效精馏塔的压力的分布 (温差匹配)

压力匹配是实现多效精馏各塔之间能量传递的

保证[ 10] , 为了便于实现高压塔的水蒸汽潜热用于

相邻低压塔再沸器的热源 , 传热温差统一控制在

15 ～ 17 ℃之间 , 即 15 ℃≤tD , j -tW , j+1≤17 ℃, 根

据这个传热温差 , 设定具体塔压 , 从而实现能量传

递。

1.2　各效精馏塔的热量衡算

第 1效:全塔的能量为进料热量与再沸器提供

的热量之和 , 正好等于塔顶蒸汽所带走的潜热 、 塔

顶采出产品所携带的显热和塔底出料所带走热量的

三者之和 , 即:

ηV0ΔH D , 0+Fhf - [ (L1 +D1)ΔH D, 1 +

D 1hD , 1 ] -W 1 hW , j =0 (1)

将 F1=D1 +W 1 代入 (1)式得更为具体的能

量平衡表达式:

ηV0ΔH D , 0+F (h f -hW , 1)-

[ (L1+D1)ΔHD , 1+ (hD , 1-hW , 1)D1 ] =0

(2)

第 j 效:与第 1效有所不同的是 , 第 j效的再

沸器热源来源于相邻高压塔的塔顶蒸汽潜热 , 其能

量恒算式如下:

η(L j-1 +Dj-1)ΔHD , j-1 +F jh f , j - [ (L j +D j)

ΔH D , j+DjhD , j] -W jh W , j =0 (3)

上述为多效顺流精馏各效之间的能量平衡表达

式 , 即多效顺流精馏的节能机理 。

2　多效顺流精馏回收 DMF 工艺流程

在研究过程中 , 提出了双塔 、 3塔和 4 塔分离

流程 。借助 ASPEN 软件进行模拟计算 , 由计算结

果确定经济效益最佳的工艺路线 。双塔 、 3塔和 4

塔分离流程分别见图 1至图 3 。

图 1　顺流双效工艺流程

Fig.1　Two-effect concurren

图 2　顺流 3效工艺流程

Fig.2　Three-effect concurrent

图 3　顺流 4效工艺流程

Fig.3　Four-effect concurrent

3　模拟计算结果

3.1　基础数据

采用相同的进料条件 、 规定相同的分离效果以

及传热温差 , 具体基础数据见表 1 。
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表 1　模拟基础数据

Table 1　Basic data of simulation

序号 名称 符号 数值

1 进料流量 F 10 t/ h

2 进料组成 w f1 、 w f2 、 wf3 10 、 20 、 25

3 进料状态 qt 1.0

4 传热温差 Δt 15 ℃

5 DMF 纯度 Pur 0.995

6 DMF 回收率 Rec 0.990

3.2　模拟结果

利用 ASPEN 软件 , 通过各塔操作压力的反复

试差计算 , 得到多效顺流精馏的各效操作参数 、整

个多效分离体系的能耗和相应的设备参数 , 模拟结

果见表 2。

4　结　论

4.1　能耗与效数的关系

将上述模拟结果绘制成 Q-N t 关系图 , 结果

见图 4至图 6。可见 , 随着效数的增加 , 能耗急剧

下降 , 但效数超过 3效后 , 能耗的变化不大。

表 2　单塔与多效顺流精馏回收不同浓度DMF 的计算结果

Table 2　Results of mono-column and multi-effect concurrent distil lation of recovery for varied concentration DMF

项目 单塔
双效工艺

塔 1 塔 2

3效工艺

塔 1 塔 2 塔 3

4效工艺

塔 1 塔 2 塔 3 塔 4

DM F进料质量分数为 10%

P/ kPa 101.3 101.3 12.0 195.0 101.3 12.0 340.0 195.0 101.3 12.0

D/ (k g/ h) 9 000.0 6 100.0 2 905.0 3 900.0 3 500.0 1 605.0 2 800.0 2 700.0 2 440.0 1 065.0

L/ (kg/ h) 43 920.0 6 771.0 9 586.5 3 510.0 3 850.0 5 457.0 3 080.0 3 240.0 3 294.0 4 153.5

N t 14 11 10 11 10 10 11 10 10 9

Υ/m 5.53 1.61 3.42 1.18 1.23 2.58 0.99 1.02 1.11 2.21

tD/ ℃ 100.0 100.0 49.4 119.5 100.0 49.4 137.9 119.5 100.0 49.4

tW/ ℃ 148.7 101.7 84.3 120.6 102.6 84.3 138.9 120.9 103.7 84.3

A/m2 2 006.32 2 012.90 1 750.40 1 485.90

Q/ (kcal/ h) 24 629 949.1 6 959 774.7 4 017 796.6 3 331 181.1

W/ (kg/ h) 97 000 24 080 16 090 11 030

DM F进料质量分数为 20%

P/ kPa 101.3 101.3 12.0 285.0 140.0 17.0 570.0 340.0 140.0 17.0

D/ (k g/ h) 8 000.0 5 340.0 2 670.0 3 710.0 3 050.0 1 250.0 3 180.0 2 630.0 1 720.0 480.0

L/ (kg/ h) 20 000.0 4 378.0 6 888.6 2 671.2 3 385.5 5 000.0 2 067.0 2 414.3 3 113.2 3 984.0

N t 12 11 10 11 10 9 11 10 9 9

Υ/m 3.42 1.47 2.99 1.08 1.17 2.31 1.94 0.89 1.09 1.96

tD/ ℃ 100.0 100.0 49.4 131.9 109.4 56.6 156.9 137.9 109.4 56.6

tW/ ℃ 148.6 103.0 84.3 134.4 115.5 93.2 159.5 142.6 122.6 93.2

A/m2 1 123.70 1 716.47 1 126.70 1 144.00

Q/ (kcal/ h) 15 110 712.0 5 248 609.9 3 636 363.21 3 223 702.72

W/ (kg/ h) 50 200 19 600 12 600 9 000

DM F进料质量分数为 25%

P/ kPa 101.3 101.3 12.0 205.0 101.3 12.0 380.0 210.0 101.3 12.0

D/ (k g/ h) 7 500.0 4 700.0 2 810.0 2 850.0 2 545.0 2 115.0 2 130.0 2 030.0 1 850.0 1 500.0

L/ (kg/ h) 16 275.0 4 183.0 5 760.5 4 132.0 4 281.0 4 670.2 2 811.6 3 045.0 3 108.0 3 244.5

N t 11 11 10 11 10 9 11 10 9 8

Υ/m 3.60 1.44 2.82 1.00 1.08 2.14 0.96 0.97 1.11 2.13

tD/ ℃ 100.0 100.0 49.4 121.1 100.0 49.4 141.9 121.8 100.0 49.4

tW/ ℃ 148.7 103.1 84.2 123.7 104.5 84.3 144.5 125.3 106.0 84.3

A/m2 966.50 1 724.73 1 110.60 1 040.68

Q/ (kcal/ h) 12 881 069.3 4 797 998.7 3 467 840.0 2 953 790.1

W/ (kg/ h) 46 300 17 800 11 020 8 600
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图 4　10%DM F回收能效图

Fig.4　Relationship between energy and effect for 10% DMF

图 5　20%DM F回收能效图

Fig.5　Relationship between energy and effect for 20% DMF

图 6　25%DM F回收能效图

Fig.6　Relationship between energy and effect for 25% DMF

4.2　总运行费用与效数的关系

精馏分离体系的总运行费用主要有以下两个部

分组成 , 即操作费用 (包括再沸器蒸汽费用 αN t 、

冷凝器冷却水费用 βN t)和塔设备 (包括附属设备)

的折旧费用 (γN t), 见下式:

αNt =CS ·Qa/r;βNt =CW ·Wa ;

γN t ={CC · [π (N T ·hetpΥ2/4] +CA ·A}/15

因此单塔精馏过程的总费用为:δ1 =α1 +β1 +

γ1 。多效精馏的总费用为:δNt =αN t +βN t +γN t 。以

相对值 (即 f Nt =δN t/δ1)为考察变量 , 以效数为

自变量 , 绘制 f Nt -N t 关系图 , 结果见图 7。

图 7　顺流精馏的关系图

Fig.7　Graph of for concurrent distillation

4.3　结　论

①随着效数增加 , 分离能耗相应降低;但超过

3效后 , 节能幅度变化不大。 ②随着 DMF 在废水

溶液中的浓度增加 , 其分离能耗也相应的降低 。③

随着效数的增加 , 能耗减低 , 但设备投资也随之加

大 。研究结果表明 , 处理不同浓度的 DMF 废水 ,

基于综合运行费用考虑 , 其 3效精馏工艺最佳 。④

与单塔精馏相比 , DMF 浓度分别为 10%、 20%、

25%时 , 3 效顺流精馏的节能效分别果达到了

85%、 76%、 77%左右 , 显然多效精馏大幅度的降

低了能耗。
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