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Аннотация
Цели. При разработке схем разделения жидких смесей часто отдается предпочтение конкретному процессу или схеме. В редких 
случаях рассматривается не один, а несколько альтернативных вариантов разделения, чаще основанных на одном фазовом про-
цессе, как правило, ректификации. Имеющиеся на сегодня обзорные работы по особенностям реализации того или иного приема 
разделения сконцентрированы на конкретном процессе: экстрактивная ректификация, сочетание ректификации и расслаивания, 
экстракция. Комплексные исследования по сравнению схем разделения смесей разной физико-химической природы, базирующих-
ся на разных процессах и специальных методах, не проводились. Научные публикации в данной области представлены фрагмен-
тарно и относятся к определенным объектам исследования. Целью настоящей работы является сравнительный анализ процессов 
и методов разделения жидких смесей на основе критического обзора литературы и результатов собственных исследований.
Методы. Работа базируется на критическом анализе литературы и математическом моделировании фазовых равновесий на ос-
нове уравнений локальных составов с использованием свободно распространяемых программных комплексов.
Результаты. Проведен обзор научной литературы, на основе которого показаны достоинства и недостатки конкретных прие-
мов разделения жидких смесей, преимущества и ограничения на сочетание в одной схеме различных процессов (в том числе 
в гибридных технологиях).
Выводы. Перспективными направлениями дальнейших исследований в области синтеза и сравнения схем разделения смесей 
органических продуктов за счет использования различных методов и процессов разделения являются: оценка эффективности 
применения различных процессов (экстракции, расслаивания, специальных приемов ректификации) на разных этапах разде-
ления смеси различной компонентности; сравнительный анализ процессов экстрактивной и гетероазеотропной ректификации 
при разделении смесей разного исходного состава (выделение областей энергетического преимущества каждого процесса); 
оценка эффективности реализации схем, основанных на сочетании экстракции с другими процессами, в зависимости от стадии 
регенерации экстрагента.
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Abstract
Objectives. When developing separation flowsheets for liquid mixtures, preference is often given to a specific process or flowsheet. 
Although alternative separation variants are sometimes considered, these tend to be based on a single-phase process, usually distillation. 
And while review papers on the specifics of implementing a particular separation technique exist, these mainly focus on the specific 
process of extractive distillation, combination of distillation and splitting processes, and extraction. Moreover, studies comparing the 
separation flowsheets of mixtures of different physicochemical nature based on different processes and special methods are fragmentary. 
This study presents a comparative analysis of the processes and methods of liquid mixtures separation based on a critical review of the 
literature and the authors’ own research results.
Methods. The study is based on the critical analysis of literature and mathematical modeling of phase equilibria using local composition 
equations via freely distributed software packages.
Results. Specific liquid mixture separation methods, including combining various processes in  one flowsheet (including hybrid 
technologies), are compared in terms of their advantages and disadvantages.
Conclusions. Promising areas of further research in the field of synthesis of organic mixtures separation flowsheets through the use 
of  various separation processes and methods are identified. The effectiveness of  the various processes (extraction, splitting, special 
distillation techniques) is estimated at different stages of different number of components mixtures separation. A comparative analysis 
of extractive and heteroazeotropic distillation processes when separating mixtures of different initial composition highlights the areas 
of energy advantage of each process. The effectiveness of the flowsheets is estimated by combining extraction with other processes, 
depending on the stage of extractant regeneration.
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ВВЕДЕНИЕ

Основой разработки принципиальных технологи-
ческих схем разделения является информация о фа-
зовом поведении системы, в  том числе при изме-
нении внешних условий (давления, температуры), 
а  также в  присутствии дополнительных веществ. 
Многообразие проявлений такого поведения позво-
ляет создавать технологические схемы разделения 
разной структуры, основанные на  конкретных фа-
зовых процессах или их  комбинировании. Каждый 
процесс обладает своими ограничениями, связан-
ными с особенностями фазового равновесия систем: 
для процесса ректификации такими ограничениями 
являются азеотропы, сепаратрические многообра-
зия, близость летучестей компонентов; для процесса 

расслаивания  — присутствие изопикны (при ее  ре-
ализации в  жидкостном сепараторе); для экстрак-
ции  — наличие солютропы, кристаллизации  — то-
чек эвтектики и т.д. 

Условно используемые приемы разделения можно 
разбить на две группы: первая основана на исполь-
зовании «внутренних резервов» системы (исключа-
ется введение нового компонента в систему), вторая 
всегда подразумевает добавление новых веществ. 
Под внутренними «резервами системы» понимает-
ся специфика проявления фазового поведения, об-
условленная, например, смещением азеотропа под 
влиянием давления (разделение в комплексе колонн, 
работающих под разным давлением), принадлеж-
ностью азеотропа области расслаивания (сочетание 
ректификации и  расслаивания), влиянием одного 
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из  присутствующих компонентов смеси на  относи-
тельную летучесть пар других компонентов (авто-
экстрактивная ректификация (АЭР)), разные составы 
точек азеотропов и  эвтектик (сочетание ректифика-
ции и  кристаллизации), кривизна сепаратрических 
многообразий. Другими словами, это возможности 
преодоления ограничений, которые предоставляет 
сама природа смеси. Вторая группа предусматрива-
ет введение нового вещества, одного или нескольких, 
задача которых преобразовать фазовое пространство 
и динамическую систему процесса разделения. Сюда 
относятся процессы экстрактивной (ЭР), реэкстрактив-
ной  (РЭР), (гетеро)азеотропной ректификации  (ГАР), 
экстракции, разделение в присутствии инертного газа.

Особенности фазового поведения систем раз-
ной компонентности (в первую очередь бинарных 
и  тройных) и  общие закономерности процессов 
их  разделения изучены достаточно хорошо  [1–3]. 
Большое количество публикаций посвящено иссле-
дованию различных процессов разделения конкрет-
ных смесей. Подавляющее большинство работ в этой 
области относятся к  процессу ЭР. Данный процесс 
обладает явными преимуществами по  сравнению 
с альтернативными методами разделения: универса-
лен в отношении свойств исходной смеси, практиче-
ски не имеет ограничений, относится к энергоэффек-
тивным приемам разделения. Недостатком процесса 
является необходимость введения нового вещества, 
что может негативно сказаться на качестве получае-
мых продуктов, а также использование дополнитель-
ной колонны для регенерации агента. Обобщение 
опыта использования процесса ЭР  при разделении 
смесей разной физико-химической природы приве-
дено в работах [4–8].

К энергоэффективным приемам разделения от-
носят и сочетание процессов ректификации и само-
произвольного расслаивания. Учитывая тот факт, что 
в  реакционных смесях производства органических 
веществ часто присутствуют компоненты с  ограни-
ченной взаимной растворимостью (органические 
и водно-органические смеси), данный прием разде-
ления используется достаточно часто. Обобщение 
по  особенностям реализации данного приема соче-
тания двух процессов и эффективности его примене-
ния для разделения жидких смесей приведено в ра-
ботах  [9, 10]. Авторы обсуждают возможные пути 
снижения энергопотребления таких схем за  счет 
использования дополнительных жидкостных сепа-
раторов (изменение качественного состава пото-
ка флегмы), выносных декантеров, реорганизации 
структуры потоков схемы.

Обзорных работ, посвященных эффективности 
применения экстракции и  различных экстрагентов 
(классических растворителей, ионных жидкостей,  

глубокоэвтектических растворов) для разделения 
жидких смесей, крайне мало [11–13]. В большей сте-
пени научная литература по изучению данного про-
цесса представлена отдельными статьями, посвящен-
ными разработке технологии разделения конкретных 
смесей. Эффективность применения процесса кри-
сталлизации обсуждается в работах [14–16].

Обобщение опыта использования других прие-
мов или их сочетания не проводилось, в литературе 
приводятся лишь частные случаи их применения.

Настоящая статья посвящена анализу литератур-
ных источников, в  которых проводится сравнение 
различных методов разделения: сочетание процес-
сов (экстракция  / ректификация  / расслаивание), 
использование специальных ректификационных 
методов (варьирование давления (pressure-swing 
distillation (PSD)), ГАР, ЭР, АЭР, РЭР, (авто)экстрак-
тивно-гетероазеотропная ректификация  (АЭГАР)). 
Для выявления особенностей и  условий реализа-
ции того или иного процесса используется вычис-
лительный эксперимент с  применением модели 
Non-Random  Two  Liquid, параметры которой взяты 
из  базы программного комплекса или соответству-
ющей научной статьи. Все наборы параметров вос-
производят особенности фазового поведения систем 
с ошибкой, не превышающей 3%.

Представление материала требует систематиза-
ции и структурирования таких базовых понятий, как 
процесс, метод, прием, режим разделения. К рассмо-
тренным в статье процессам относятся ректификация, 
экстракция, расслаивание (основанные на  фазовых 
переходах первого рода), а также первапорация (раз-
деление через мембрану). Под методом понимается 
способ достижения требуемого качественного разде-
ления смеси (например, ЭР, PSD и т.д.). Приемы под-
разумевают сочетание одного (однородные схемы) 
или нескольких (неоднородные или гибридные схемы) 
методов в  одной технологической схеме (например, 
сочетание ректификации и  экстракции), фракциони-
рование или предконцентрирование многокомпонент-
ной смеси (за счет использования конкретного метода 
или процесса). Режим функционирования определяет 
характер работы аппарата (периодический, непрерыв-
ный, стационарный, динамический), а  также набор 
технологических параметров, обеспечивающих неко-
торый результат разделения (например, давление в ко-
лоннах, флегмовое число, расход экстрагента, число 
ступеней разделения и т.д.).

Структура технологической схемы разделения 
определяется наличием, а  также особенностью ор-
ганизации и  направления рецикловых потоков: при 
отсутствии последних схема имеет линейный вид; 
если все аппараты схемы охвачены обратной связью, 
то она представляет собой разделительный комплекс; 
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схема может содержать линейную часть и один или 
несколько комплексов; наиболее сложная структура 
схемы — «комплекс в комплексе».

ТЕОРЕТИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ

Физико-химические основы процессов разделения 
хорошо известны и  подробно освещены в  рабо-
тах [1–3, 11–13, 17]. Каждый из процессов, методов, 
а  также приемов разделения характеризуется свои-
ми ограничениями, обладает своими достоинствами 
и недостатками, о которых говорилось выше.

Первый этап синтеза схем разделения  — иссле-
дование фазового поведения (термодинамико-топо-
логический анализ структуры диаграммы фазового 
равновесия) [2, 17]. Такой анализ позволяет:
1)	 определить структуру фазового портрета (мно-

гообразие типов особых точек, сформированных 
не только чистыми компонентами, но и их смеся-
ми, проявляется на фазовых диаграммах равнове-
сия жидкость–пар, жидкость–твердое вещество; 
диаграммы расслаивания (содержащие различное 
число жидких фаз) отличает присутствие различ-
ных многообразий разной размерности (бинодаль-
ные / критические), симплексов расслаивания);

2)	 установить наличие ограничений фазового равно-
весия на конкретные процессы; 

3)	 определить предельные возможности (предель-
но достижимые составы) процессов (например, 
определением границ областей и  подобластей 
ректификации или кристаллизации, границ обла-
сти расслаивания);

4)	 определить особенности изменения структуры 
диаграммы конкретного вида равновесия (в том 
числе возможность снятия ограничений) при из-
менении условий (давления, температуры);

5)	 оценить возможность и  перспективность соче-
тания разных процессов за  счет сравнительного 
анализа структур диаграмм, относящихся к  раз-
ным видам равновесия (например, за  счет нало-
жения одних диаграмм на другие) или к одному 
виду — при различных условиях;

6)	 определить качественные составы примесных 
компонентов (например, при выделении чистых 
веществ в  дистилляте или кубе ректификацион-
ной колонны на  основе анализа особенностей 
укладки пучков дистилляционных линий или 
при расслаивании смеси в жидкостном сепарато-
ре, когда один или оба слоя, потенциально могут 
представлять продуктовый поток);

7)	 выявить взаимное влияние компонентов базовой 
смеси друг на  друга (изменение относительной 
летучести, формирование (гетеро)азеотропов 
с минимальной температурой кипения и т.д.) для 

оценки возможности использования так называе-
мых «авто»процессов (АЭР, автогетероазеотроп-
ная ректификация);

8)	 определить поведение системы в  присутствии 
специально подобранных веществ для таких про-
цессов как РЭР (изменение относительной лету-
чести), ГАР (образование нового азеотропа с ми-
нимальной температурой кипения), ректификация 
со  среднекипящим агентом (разделение смеси 
обычной ректификацией за счет корректного вы-
бора заданного разделения), экстракции (форми-
рование области двухфазного расслаивания).
Уже на  этапе исследования фазового поведения 

системы возможна дискриминация процессов, мето-
дов разделения смеси, а также возможности их со-
четания (приемов). Исключение вариантов связано 
не  только с принципиальной невозможностью осу-
ществить тот или иной процесс, но и с целесообраз-
ностью его реализации (например, разделение сме-
си в  комплексе колонн под разным давлением при 
малом сдвиге азеотропа, в комплексе ЭР с малосе-
лективным агентом, в гибридной схеме, сочетающей 
ректификацию и  кристаллизацию, при близких со-
ставах азеотропа и точки эвтектики, и т.д.).

Варианты множества синтезированных схем разде-
ления далее могут быть дискриминированы на основе 
некоторых качественных или количественных крите-
риев: по  числу аппаратов, величинам материальных 
потоков (когда число степеней свободы схем разделе-
ния отлично от нуля и для расчета материального ба-
ланса следует произвольно задать часть параметров) 
и т.д. Выбранные после дискриминации схемы могут 
быть модифицированы (структурно оптимизированы) 
за  счет связывания материальных и  тепловых пото-
ков, использования дополнительного оборудования 
(например, сепараторов, тепловых насосов), исполь-
зования сложных колонн с перегородкой (с боковыми 
отборами, с внутренней перегородкой) и т.д.

Сформированное на конечном этапе структурной 
оптимизации множество схем разделения подлежит 
параметрической оптимизации. Критерием выбора 
оптимальных параметров (при достижении требуе-
мого качества продуктовых фракций) могут высту-
пать суммарные затраты на  кипятильники колонн 
(для схем ректификационного разделения), суммар-
ные эксплуатационные затраты, суммарные общего-
довые затраты (total annual costs, TAC), экологические 
показатели (выбросы углекислого газа, потребление 
воды, образование сточных вод), а  также критерии 
наилучших доступных технологий в  совокупности. 
Важно отметить, что, независимо от выбора крите-
рия, корректным следует считать сравнение вариан-
тов, для которых не  только достигается требуемое 
качество продуктов, но и принимается во внимание 
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адекватность («оптимальность») подобранных усло-
вий, параметров, селективность выбранных раство-
рителей. Так, например, проводить сравнение про-
цессов, основанных на добавлении нового вещества, 
один из  которых малоселективен, некорректно, по-
скольку в этом случае один из процессов или схема 
поставлены в априори невыгодные условия.

(Авто)ЭР и (авто)ГАР

Оба метода подразумевают введение нового веще-
ства за  исключением «авто» процессов. ЭР  и  ГАР 
относят к энергоэффективным приемам разделения: 

разноуровневая подача агента и  исходной смеси 
в  процессе ЭР  создает дополнительный противо-
ток в  колонне и  формирует область максимальной 
концентрации агента в  средней части колонны для 
повышения эффективности разделения, работа, за-
трачиваемая на разделение смеси, частично компен-
сируется работой смешения двух потоков питания; 
в процессе ГАР добавление нового вещества приво-
дит к  образованию азеотропа типа «неустойчивый 
узел», что благоприятно влияет на снижение темпе-
ратуры по высоте колонны.

Краткая характеристика процессов и схем разде-
ления конкретных смесей приведена в табл. 1.

Таблица 1. Краткая характеристика смесей и процессов их разделения с применением (авто)ЭР (А)ЭР и (авто)ГАР (A)ГАР

Table 1. Brief characterization of mixtures and their separation processes using (auto)extractive distillation ((A)ED)  
and (auto)heteroazeotropic distillation ((A)HAD)

Система
System

Особенности парожидкостного 
равновесия (ПЖР)*; 

Разделяющий агент для процессов
Specifics of vapor–liquid 

equilibrium (VLE)*, process separating 
agent (SA)

Показатели 
сравнения

Comparison 
indicators

(А)ГАР
(А)HAD

(А)ЭР
(A)ED

Этанол–вода [18]
Ethanol–water [18]

Положительный азеотроп; 
для ГАР — пентан 

для ЭР — этиленгликоль
Positive azeotrope; 

for HAD — pentane 
for ED — ethylene glycol

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

2C+S

54
6942.8

2C

33
2007.8

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

DWC
1C+S

60
5538.1

DWC
1C
36

1819.5

Пропионовая кислота–вода [19]
Propionic acid–water [19]

Положительный азеотроп; 
для ГАР — циклогексанол 

для ЭР — N-МП
Positive azeotrope; 

for HAD — cyclohexanol 
for ED — N-MP

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

1C+S

18
376.8

2C

40
1816.4

Уксусная кислота–вода [19]
Acetic acid–water [19]

– 
для ГАР — винилацетат 

для ЭР — N-метилацетамид
– 

for HAD — vinyl acetate 
for ED — N-methylacetamide

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

1C+S

18
1070.0

2C

88
1832.3

1-Метокси-2-пропанол–вода [19]
1-Methoxy-2-propanol–water [19]

Положительный азеотроп; 
для ГАР — изопропилацетат 

для ЭР — сульфолан
Positive azeotrope; 

for HAD — isopropyl acetate 
for ED — sulfolane

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

2C+S

36
1795.9

2C

52
2271.3
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Система
System

Особенности парожидкостного 
равновесия (ПЖР)*; 

Разделяющий агент для процессов
Specifics of vapor–liquid 

equilibrium (VLE)*, process separating 
agent (SA)

Показатели 
сравнения

Comparison 
indicators

(А)ГАР
(А)HAD

(А)ЭР
(A)ED

1-Метокси-2-пропанол–вода [20]
1-Methoxy-2-propanol–water [20]

Положительный азеотроп; 
для ГАР — изопропилацетат 
для ЭР — сульфолан / N-МП

Positive azeotrope; 
for HAD — isopropyl acetate; 

for ED — sulfolane / N-MP

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

TAC × 106 

2C+S

37
11870
34.5

2C / 2C

35 / 72
6600 / 9040
23.2 / 33.0

Этанол–толуол–вода [21]
Ethanol–toluene–water [21]

3.3.1-2; 
для ГАР — толуол 

для ЭР — глицерин
3.3.1-2; 

for HAD — toluene  
for ED — glycerol

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

TAC × 106

3C+S

92
1017.6
3.66

2C+S

42
455.2
1.96

Схема 
с ЧСТМП / 

PCHMF 
flowsheet

ΣN
ΣQ

TAC × 106 

92
735.8
3.23

–

Метанол–вода–
метилметакрилат [22]
Methanol–water–methyl 
methacrylate [22]

3.2.0-2b; 
для АЭР — вода 

для ЭР — фенол / ДМСО и фенол
3.2.0-2b; 

for AЕD — water 
for ED — phenol / DMSO and phenol

Аппараты / 
Equipment

ΣN
ΣQ

3C+S

58
2369.7

3C / 4C

89 / 107
4395.6 / 4477.4

Примечание: *во втором столбце указаны типы азеотропа или класс диаграммы ПЖР по классификации Л.А. Серафимова [23]; 
N-МП — N-метил-2-пирролидон, ДМСО — диметилсульфоксид; N — число теоретических тарелок, шт.; Q — тепловые затраты 
на кипятильник колонны, кВт; C — колонна, S — жидкостной сепаратор, DWC — колонна с перегородкой, указана для схем, 
в которых рассматривается та же технология, но с заменой обычной колонны на сложную; ЧСТМП — частично связанные тепло-
вые и материальные потоки; ГАР — гетероазеотропная ректификация; ЭР — экстрактивная ректификация, TAC — total annual 
costs, USD/год.
Note: * azeotrope type or VLE diagram class according to L.A. Serafimov’s classification [23]; N-МP is N-methyl-2-pyrrolidone; DMSO is 
dimethyl sulfoxide; N is a number of theoretical stages; Q is reboiler duty, kW; C — column, S — liquid separator; DWC is a divided-wall 
column—indicated for flowsheets that consider the same technology, but with the replacement of a conventional column with a complex 
one; PCHMF are partially coupled heat and material flows; HAD — heteroazeotropic distillation; ED — extractive distillation; TAC — 
total annual costs, USD/year. 

Таблица 1. Продолжение

Table 1. Сontinued

Сравнение схем разделения смеси этанол–вода по-
казало, что ЭР с этиленгликолем является менее энер-
гозатратным вариантом разделения (экономия порядка 
70% по сравнению с ГАР) [18]. Такая большая разни-
ца в  энергозатратах связана с  тем, что для процесса 
ГАР выбран малоселективный растворитель (пентан), 
что сказалось на его расходе (для ГАР 751.6 кмоль/ч, 
для ЭР 190 кмоль/ч на 100 кмоль/ч исходной смеси) 

(рис. 1, соотношение количеств пентанового и водно-
го слоя выше 12). Кроме того, пентан в процессе ГАР 
необходимо испарять. Повышение эффективности 
данного процесса возможно за  счет использования 
другого агента (например, бензола, циклогексана [1]). 
Этиленгликоль, напротив, в  литературе  заявлен как 
селективный растворитель для процесса ЭР  [24]. 
Приведенное авторами сравнение необъективно, 
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поскольку один из  процессов, в  частности ГАР, по-
ставлен в априори невыгодное положение.
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Рис. 1. Структура фазовой диаграммы системы  
этанол–вода–пентан

Fig. 1. Structure of the ethanol–water–pentane system phase 
diagram

Использование сложных колонн с  перегородкой 
позволило снизить энергопотребление как для ГАР 
(на 20%), так и для ЭР (на 9.5%). На соотношение за-
трат между схемами это не повлияло. Отличие в рас-
положении внутренней перегородки (в  верхней для 
ГАР и нижней части колонны для ЭР) связано с осо-
бенностями реализации процессов.

В работе [19] показано, что при разделении сме-
сей тяжелокипящих компонентов ГАР может быть 
более энергоэффективным процессом разделения 
по сравнению с ЭР, что обусловлено снижением тем-
пературы процесса за  счет образования азеотропов 
с минимальной температурой кипения и возможно-
стью отказа от одной из колонн (один из слоев, по-
кидающий сепаратор, представляет собой продукто-
вый поток). Эффективность процесса ЭР снижается 
по  мере роста температуры кипения компонентов 
базовой смеси. При выборе разделяющего агента для 
процесса ГАР необходимо в  комплексе оценивать 
особенности равновесия жидкость–жидкость (при 
условиях работы сепаратора) и жидкость–жидкость–
пар, поскольку последние влияют на величину реци-
клового потока [19]. Следует отметить, что для обоих 
процессов авторы выбирали наиболее селективные 
агенты на  основе анализа литературы, а  также ре-
зультатов собственных исследований, что позволило 
корректно провести их сравнение.

При разделении смеси 1-метокси-2-пропанол–
вода состава  F (рис.  2) в  двухколонной схеме про-
цесс ГАР осуществляется во  второй колонне  [20]. 
Первая колонна  (C1) предназначена для частичного 
отделения воды с  целью последующего снижения 
нагрузки на  колонну ГАР. Во  второй колонне  (C2) 
происходит смешение потоков дистиллята первой 
колонны и  органического слоя, покидающего жид-
костной сепаратор, с  последующим разделением 
на  чистый 1-метокси-2-пропанол и  смесь азеотроп-
ного состава вода–изопропилацетат. Балансовые 
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Рис. 2. Балансовые линии схемы ГАР смеси 1-метокси-2-пропанол (МП)–вода (В) в присутствии изопропилацетата (ИПА): 
(a) ГАР осуществляется во второй колонне C2, (b) ГАР осуществляется в первой колонне C1

Fig. 2. Balance lines of the heteroazeotropic distillation (HAD) flowsheet of the mixture 1-methoxy-2-propanol (MP)–water (W)  
in the presence of isopropylacetate (IPA): (a) HAD is realized in the second column C2, (b) HAD is realized in the first column C1
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линии приведены на  рис.  2a. Малая растворимость 
изопропилацетата в воде позволяет выделить остат-
ки воды в виде продуктового потока (при необходи-
мости данный поток может быть доочищен в допол-
нительной ректификационной колонне). Сравнивая 
структуру схем, отличающихся организацией ГАР 
в  колонне  C2  или  C1, следует отметить, что в  пер-
вом варианте удается снизить соотношение потоков 
дистиллята и куба в колонне ГАР (балансовая линия 
колонны C2 на рис. 2а) по сравнению с тем же соот-
ношением в колонне ГАР в колонне C1 (балансовая 
линия колонны C1 на рис. 2b), однако, если концен-
трация воды в водном слое сепаратора удовлетворя-
ет предъявляемым требованиям, то  вторая колонна 
в классической схеме ГАР будет отсутствовать.

Для процесса ЭР  рассмотренной бинарной сме-
си выбраны два селективных растворителя: суль-
фолан и N-метил-2-пирролидон (N-МП), причем се-
лективность первого в 1.5 раза выше, что сказалось 
на меньшем расходе агента и меньших энергозатра-
тах комплекса по сравнению с N-МП. Энергозатраты 
схем ЭР с N-МП и ГАР сопоставимы (отличие в 4% 
в пользу ЭР), для ЭР с сульфоланом они значительно 
ниже (более, чем на 30%). Данный пример наглядно 
иллюстрирует, насколько значительно может отли-
чаться результат разделения по  энергозатратам при 
сравнении схем ЭР и ГАР с  эффективными раство-
рителями.

Сравнивая результаты работ [19] и [20], в которых 
разделению подлежит одна и та же смесь, но разного 
состава, можно отметить, что при увеличении кон-
центрации 1-метокси-2-пропанола в исходной смеси 
(составы F1 и F2 на рис. 2b) эффективность приме-
нения процесса ГАР с изопропилацетатом  повыша-
ется, а ЭР с сульфоланом — снижается. Объясняется 
это тем, что снижается расход изопропилацетата, и, 
как следствие, соотношение количеств дистиллята 
и куба в колонне ГАР (рис. 2b) (продуктовые пото-
ки представлены в кубе колонн). Таким образом, при 
сравнении процессов ЭР  и  ГАР важно учитывать 
не  только температуры кипения компонентов базо-
вой смеси (легко- или тяжелокипящие) [19], но и ее 
состав, который напрямую будет влиять на  расход 
растворителя в ГАР.

Для разделения смеси этанол–толуол–вода пред-
ложены два метода: ГАР, в  том числе с  частично 
связанными тепловыми и  материальными потока-
ми  (ЧСТМП), и  ЭР  [21]. Первый назван авторами 
ГАР, поскольку материальные потоки схемы органи-
зованы таким образом, чтобы в  дистилляте первой 
колонны (в кубе «этанол») выделялся тройной гете-
роазеотроп (однако, новый агент в систему не вводит-
ся). ЭР оказалась более выгодным вариантом (ниже 
энергетические и суммарные годовые затраты (TAC). 

Данный факт обусловлен необходимостью использо-
вания только двух колонн ректификации; для разде-
ления пары вода–толуол использован жидкостной 
сепаратор (сочетание ЭР  и  расслаивания). Однако 
в  затратах на  данный процесс не  была учтена не-
обходимость использования дорогостоящих хлада-
гентов для конденсации паров дистиллята колонны 
регенерации (температура верха колонны составля-
ет 8℃). Следует отметить, что исходная структура 
диаграммы фазового равновесия тройной системы 
неблагоприятна для реализации метода, основан-
ного на  сочетании ректификации и  расслаивания: 
вблизи тройного азеотропа в области с устойчивым 
узлом — этанолом — наблюдается касание сепара-
трис (рис. 3), что в результате приводит к трудности 
выделения данного спирта и  достижения состава 
азеотропа (эффективность колонны составила 75 те-
оретических тарелок). Колонна выделения этанола 
в  схеме ГАР также характеризуется наивысшими 
энергозатратами (более, чем в 2 раза по сравнению 
с  остальными колоннами обеих схем), т.е. данный 
метод поставлен в  априори невыгодное положение. 
Применение ЧСТМП позволило снизить энергоза-
траты схемы с ГАР, однако не сделало ее конкурент-
носпособной процессу ЭР.
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Рис. 3. Структура диаграммы фазового равновесия 
системы этанол–толуол–вода

Fig. 3. Structure of the ethanol–toluene–water system phase 
equilibrium diagram

При разделении смеси метанол–метилметакри-
лат–вода сравнивались схемы разделения, основан-
ные на  использовании дополнительных веществ: 
ЭР, АЭР, экстракция [22]. Использование на первом 
этапе процесса экстракции водой неэффективно, по-
скольку поток экстракта будет представлен тройной 
смесью с  преимущественным содержанием воды 
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и  метанола (примесь метилметакрилата около 1%), 
поток рафината  — бинарный (метилметакрилат 
с примесью воды порядка 5%). Для выделения всех 
компонентов в чистом виде потребуется привлечение 
дополнительных методов, что скажется негативно 
на  энергозатратах. Наименьшие энергозатраты на-
блюдаются для схемы АЭР с водой. Вода не только 
повышает летучесть метилметакрилата, но и снижа-
ет температуру процесса за счет образования поло-
жительного азеотропа, что положительно сказывает-
ся на  энергозатратах. Последние для колонны АЭР 
в 4 раза ниже по сравнению с колонной ЭР с фено-
лом или диметилсульфоксидом  (ДМСО). На темпе-
ратурном профиле колонны АЭР между уровнями 
ввода исходной смеси и экстрактивного агента (ЭА) 
наблюдается снижение температуры процесса 
в среднем до 56℃, при температуре дистиллята по-
рядка 80℃ и куба — 85℃. На профиле температуры 

колонны ЭР с ДМСО, напротив, отмечается повыше-
ние температуры в среднем до 100℃.

Несмотря на  то, что в  целом АЭР выгоднее, ав-
торы рекомендуют обратить внимание на  схему 
с фенолом, поскольку последний является стабили-
затором метилметакрилата (предотвращает его поли-
меризацию), также в данных схемах целевой продукт 
получается более высокого качества.

Сочетание рассмотренных двух методов, при ус-
ловии, что ЭА является компонентом базовой смеси 
(в одном аппарате АЭГАР), как правило, оказывается 
самым эффективным с точки зрения энергозатрат ва-
риантом разделения [22, 25, 26].

ЭР и PSD

Характеристика процессов и  схем разделения кон-
кретных смесей приведена в табл. 2.

Таблица 2. Краткая характеристика смесей и процессов их разделения с применением ЭР и PSD 

Table 2. Brief characterization of mixtures and their separation processes using ED and PSD 

Система
System

Особенности ПЖР*
Specifics of VLE*

Показатели сравнения
Comparison indicators

PSD
ЭР
ED

Изопропанол–
диизопропиловый эфир [27]
Isopropanol–diisopropyl 
ether [27]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — 2-метоксиэтанол

Positive azeotrope; 
for ED — 2-methoxyethanol

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

TAC × 106

2C
56

4293.6
–

2C
106

3027.1
1.964

Схема с ЧСТМП / PCHMF flowsheet
ΣN
ΣQ

TAC × 106

56
4085.2
1.851

120
2677.1
2.149

Дипропиловый  
эфир–н-пропанол [28]
Dipropyl  
ether–n-propanol [28]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — 2-метоксиэтанол

Positive azeotrope; 
for ED — 2-methoxyethanol

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

TAC × 106

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

2C
24

1058.3
0.632
1.479

2C
67

816.7
0.896
2.364

Ацетонитрил–н-пропанол [29]
Acetonitrile–n-propanol [29]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — N-МП

Positive azeotrope; 
for ED — N-MP

Аппараты / Equipment 
 

ΣN
ΣQ

TAC × 106

2C 
(ЧСТМП / 
PCHMF)

41
2133.3
0.920

1C (DWC) 
 

38
2716.7
1.18

Тетрагидрофуран–вода [30]
Tetrahydrofuran–water [30]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — ДМСО
Positive azeotrope; 
for ED — DMSO

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

TAC × 106

2C
29

1985.9
0.430
0.600

2C
35

1391.7
0.473
0.469
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Система
System

Особенности ПЖР*
Specifics of VLE*

Показатели сравнения
Comparison indicators

PSD
ЭР
ED

Тетрагидрофуран–вода [30]
Tetrahydrofuran–water [30]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — ДМСО
Positive azeotrope; 
for ED — DMSO

Схема с ЧСТМП / PCHMF flowsheet
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106 
TAC × 106

29
1450.4
0.426
0.479

35
1324.9
0.470
0.454

Схема с ПСТМП / FCHMF flowsheet
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

TAC × 106

29
1414.16
0.458
0.487

–

Изобутанол–
изобутилацетат [31]
Isobutanol–isobutyl acetate [31]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — н-бутилпропионат

Positive azeotrope; 
for ED — n-butylpropionate

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

TAC × 106

2C
46

1275.0
2.79
1.26

2C
80

930.6
4.62
1.69

Метанол–хлороформ [32]
Methanol–chloroform [32]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — н-пропанол

Positive azeotrope; 
for ED — n-propanol

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
49

3220.0
1.61
0.737
1.27

2C
156

10270.0
7.34
2.29
4.73

С учетом VDC / Including VDC
Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106 
Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

Экономия при использовании колонны VDC  
Savings when using the VDC column

1.48
0.737
1.23

10.36%
 

7.27
2.29
4.71

1.01%
 

Ацетон–метанол [32]
Acetone–methanol [32]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — вода

Positive azeotrope; 
for ED — water

Экономия при использовании колонны VDC
Savings when using the VDC column

4.18% 1.85%

Ацетон–хлороформ [32]
Acetone–chloroform [32]

Отрицательный азеотроп
Negative azeotrope

Экономия при использовании колонны VDC
Savings when using the VDC column

2.57% 1.07%

Бензол–циклогексан [32]
Benzene–cyclohexane [32]

Положительный азеотроп
Positive azeotrope

Экономия при использовании колонны VDC
Savings when using the VDC column

0.57% 0.36%

Изопропанол–
диизопропиловый эфир [32]
Isopropanol–diisopropyl 
ether [32]

Положительный азеотроп
Positive azeotrope

Экономия при использовании колонны VDC
Savings when using the VDC column

7.96% 0.00%

Метанол–изопентан– 
н-пентан–1-пентен– 
2-пентен [33]
Methanol–isopentane– 
n-pentane–1-pentene– 
2-pentene [33]

Положительные азеотропы 
в бин. подсистемах; 

для ЭР — вода
Positive azeotropes in binary 

subsystems; 
for ED — water

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106  
Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
20

46700.0
4.25

6.92
 

8.34

2C
44

14730.0
2.44

2.22 

3.04

Таблица 2. Продолжение

Table 2. Сontinued
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Таблица 2. Продолжение

Table 2. Сontinued

Система
System

Особенности ПЖР*
Specifics of VLE*

Показатели сравнения
Comparison indicators

PSD
ЭР
ED

Ацетон–метанол [34]
Acetone–methanol [34]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — вода

Positive azeotrope; 
for ED — water

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

3C
79

2733.3
0.327
1.77

−8.52**

2C
62

1197.2
0.175
0.776

−9.34**

С учетом ЧСТМП / Including PCHMF
Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

0.327
1.37

−8.92**
–

Ацетон–метанол [35]
Acetone–methanol [35]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — вода

Positive azeotrope; 
for ED — water

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
114

23220.0
3.51
3.35
4.52

2C
83

18510.0
3.03
2.72
3.75

С учетом ЧСТМП / Including PCHMF
Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2.65
2.45
3.33

3.00
1.98
2.98

Ацетон–хлороформ [36]
Acetone–chloroform [36]

Отрицательный азеотроп; 
для ЭР — ДМСО
Positive azeotrope; 
for ED — DMSO

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
78

21508.0
3.65
3.11
4.33

2C
34

2628.0
0.65
0.74
0.95

Метанол–хлороформ [37]
Methanol–chloroform [37]

Положительный азеотроп; 
для ЭР — 1-пропанол 

Positive azeotrope; 
for ED — 1-propanol

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
49

3350.0
0.89
0.43
0.73

2C
156

9070.0
2.62
1.34
2.22

С учетом ЧСТМП / Including PCHMF
Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

0.76
0.31
0.56

–

Метилацетат–метанол–
уксусная кислота–уксусный 
ангидрид [38]
Methyl acetate–methanol–acetic 
acid–acetic anhydride [38]

Положительный азеотроп: 
метилацетат–метанол; 

для ЭР — этиленгликоль
Positive azeotrope: 

methylacetate–methanol 
for ED — ethylene glycol

Аппараты / Equipment
ΣQ

4C
67000.0

4C
24500.0



Comparative analysis of liquid mixture  
separation flowsheets

Anastasiya V. Frolkova,  
Albina N. Novruzova

418� Tonkie Khimicheskie Tekhnologii = Fine Chemical Technologies. 2025;20(5):407–429

Система
System

Особенности ПЖР*
Specifics of VLE*

Показатели сравнения
Comparison indicators

PSD
ЭР
ED

Изопропанол–вода [39]
Isopropanol–water [39]

Положительный азеотроп; 
для PSD — тетрагидрофуран,  

для ЭР — ДМСО
Positive azeotrope; 

for PSD — tetrahydrofuran 
for ED — DMSO

Аппараты / Equipment
ΣN
ΣQ

Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

2C
75

7916.2
1.94
1.77
2.42

2C
75

2097.5
0.78
0.54
0.80

С учетом ЧСТМП / Including PCHMF
Кап. затр. × 106 / Capital expenses × 106

Энергозатраты × 106 / Energy expenses × 106

TAC × 106

1.65
1.10
1.65

–

Примечание: *  указан тип азеотропа; N  — число теоретических тарелок, шт.; Q  — тепловые затраты на  кипятильник колон-
ны, кВт; C — колонна, S — жидкостной сепаратор, DWC — колонна с перегородкой, VDC — колонна переменного диаметра; 
Ч(П)СТМП — частично (полностью) связанные тепловые и материальные потоки; капительные затраты, энергозатраты и TAC 
приведены в USD/год; ** авторы указывают на получение прибыли.

Note: * azeotrope type is indicated; N is a number of theoretical stages; Q is reboiler duty, kW; C — column, S — liquid separator, DWC is 
a divided-wall column, VDC is a variable diameter column; P(F)CHMF are partially (fully) coupled heat and material flows; economic 
indicators are presented in USD/year; ** authors indicate profit.

Таблица 2. Продолжение

Table 2. Сontinued

Практически для всех смесей табл. 2, разделение 
которых предполагается в  комплексе ЭР  или PSD, 
проводится экономический анализ с  определени-
ем общегодовых затрат, при этом наблюдается пол-
ная корреляция между соотношением энергозатрат 
на разделение данных процессов и критерием TAC, 
что вполне оправдано, учитывая тот факт, что экс-
плуатационные затраты, как правило, вносят боль-
ший вклад в  общегодовые. Исключение составляет 
смесь дипропиловый эфир–н-пропанол  [28], для 
которой для процесса ЭР  наблюдаются меньшие 
энергозатраты на кипятильники колонн, но более вы-
сокие TAC. Такая разница обусловлена вкладом ка-
питальных затрат в показатель TAC (для достижения 
требуемого качества продуктов комплекс ЭР требует 
большее суммарное число теоретических ступеней 
разделения 67 против 24). Авторы [28] отмечают, что 
разница в общегодовых затратах будет уменьшаться 
при увеличении объема производства из-за увеличе-
ния нагрузки на кипятильники колонн.

Сравнение схем разделения (основанных на ЭР или 
PSD) бинарных смесей разной физико-химической 
природы (с положительными или отрицательными от-
клонениями от идеальности) (табл. 2), показало практи-
чески равномерное распределение между вариантами, 
когда выгоднее PSD [29, 31, 32, 39] или ЭР [33–36, 38]. 
Затраты схем разделения смеси тетрагидрофуран–вода 
(ЭР с ДМСО и PSD) оказались сопоставимы [30].

Следует учитывать, что не  всегда такое срав-
нение корректно. Так, например, при разделении 
смеси метанол–хлороформ в  комплексе ЭР  вы-
бран малоэффективный (низкоселективный) ЭА — 
н-пропанол  [32,  37], что сказалось на  показателях 
процесса и параметрах работы аппаратов: суммар-
ное число теоретических тарелок (N) схемы ЭР со-
ставило 156 тарелок, флегмовые числа в колоннах 
7.64  и 7.9, расход ЭА 600  кмоль/ч на  100  кмоль/ч 
исходной смеси. Проведенный собственный расчет 
ПЖР в производной трехкомпонентной системе ме-
танол–хлороформ–н-пропанол показал, что концен-
трационный симплекс базовой бинарной системы 
разбивается на области составов, для которых отно-
сительная летучесть компонентов смеси при увели-
чении расхода ЭА меняется по-разному (в диапазо-
не от 0 до 0.5 мол. долей хлороформа относительная 
летучесть пары хлороформ–метанол уменьшается 
с  ростом концентрации пропанола, в  диапазоне 
0.5–0.56  мол.  долей  — проходит через экстремум, 
а в диапазоне 0.56–0.66 мол. долей (азеотропный со-
став) — растет) (рис. 4). Закономерности изменения 
относительной летучести бинарных смесей в  при-
сутствии ЭА приведены в работе [40]. Авторы [32] 
в качестве исходного рассматривают эквимолярный 
состав, для которого изменение относительной ле-
тучести незначительно, что объясняет результат 
расчета процесса ЭР.
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Рис. 4. Кривая фазового равновесия бинарной 
и псевдобинарной системы хлороформ–метанол при разном 
количестве н-пропанола, мол. %: (1) 0, (2) 30, (3) 80

Fig. 4. Phase equilibrium curve of binary and pseudo-binary  
chloroform–methanol system at different amounts 
of n-propanol, mol %: (1) 0, (2) 30, (3) 80

Не исключено, что выбор более селективного рас-
творителя может изменить картину соотношения за-
трат рассматриваемых схем.

В данной работе обсуждается эффективность 
применения колонн переменного диаметра (varied-
diameter column, VDC), когда внутри колонны поток 
жидкости и  пара в  разных секциях колонны значи-
тельно отличается. Последнее проиллюстрировано 
на  примере пяти бинарных систем (учет разного 
диаметра укрепляющей и  исчерпывающей секции 
в ряде случаев позволяет снизить капитальные затра-
ты и  достичь общего экономического эффекта при 
сравнении TAC в  диапазоне 0–10%). Аналогичные 
исследования проведены в работе [37].

В работе  [36] схема PSD разделения смеси аце-
тон–хлороформ оказалась значительно более энер-
гоемкой, что обусловлено незначительной чувстви-
тельностью состава азеотропа к изменению давления 
(порядка 0.02 мол. долей при разнице давлений в ко-
лоннах свыше 9 атм).

Преобразование схем ЭР  и  PSD к  структурам 
с  ЧСТМП, как правило, позволяет снизить затраты 
на разделение, но не влияет на соотношение эксплуа-
тационных и общегодовых затрат между вариантами 
разделения. Если разница в  затратах на  разделение 
в  исходных схемах велика, то  при использовании 
ЧСТМП она сокращается, поскольку эффект от  та-
кой структурной оптимизации для более энерго-
емкой схемы, как правило, ощутимее  [35]. В  ра-
боте  [30] частичное связывание потоков для обеих 

схем позволило снизить эксплуатационные (общего-
довые) затраты на 4.8% (3.4%) и на 26% (20%) для 
ЭР и PSD соответственно. Полная теплоинтеграция 
для схемы, основанной на  варьировании давления, 
привела к  снижению эксплуатационных (общего-
довых) затрат на  27%  (18.7%). Меньший эффект 
от полной теплоинтеграции для схемы с PSD связан 
с  необходимостью использования дополнительного 
оборудования и  повышением капитальных затрат 
на 6.4% по сравнению с классической схемой.

В работе [29] проведена структурная оптимизация 
схем за  счет использования колонны с  внутренней 
перегородкой  (DWC) для схемы ЭР  смеси ацетони-
трил–н-пропанол, и  частичного связывания потоков 
для комплекса PSD. Применение сложной колонны 
по сравнению с классическим комплексом ЭР позво-
лило снизить TAC на 7.94%, ЧСТМП для схем PSD — 
на 12.8%. Оптимизация структуры схемы не изменила 
соотношение затрат схем: последние выше для про-
цесса ЭР. Динамическое моделирование процессов 
(в нестационарных и переходных режимах) показало 
большую устойчивость к возмущающим воздействи-
ям (изменению расхода и состава сырья) схемы PSD 
с ЧСТМП по сравнению с ЭР (DWC).

При очистке метанола от  компонентов фрак-
ции  С5  (при производстве трет-амилового эфира) 
альтернативой процессу PSD выступает процесс 
экстрактивно-гетероазеотропной ректификации с во-
дой [33]. Вода является не только экстрактивным ге-
тероазеотропообразующим агентом, понижающим 
в  целом температуру процесса в  колонне за  счет 
образования азеотропов с минимумом температуры 
кипения, но и обладает свойствами экстрагента (при-
сутствуют элементы экстракции), что обуславливает 
большую энергоэффективность данного процесса.

Фазовая диаграмма смеси метилацетат–метанол–
уксусная кислота–уксусный ангидрид характеризуется 
простой структурой диаграммы фазового равновесия: 
присутствует один азеотроп с минимальной темпера-
турой кипения, причем состав последнего меняется 
при варьировании давления. Авторы [38], рассматри-
вая два основных метода разделения: PSD и ЭР, синте-
зировали 12 схем разной структуры. Последние отли-
чаются использованием ЭР, варьированием давления 
и колонны обычной ректификации на разных этапах 
разделения. Такое комплексное исследование позво-
лило не только сравнить разные методы разделения, 
но  и  определить эффективность их  применения при 
разделении смеси разной компонентности: четырех-
компонентной, тройной, бинарной. Эффективность 
последней, как правило, снижается при увеличении 
числа компонентов разделяемой смеси (суммарная 
нагрузка на кипятильники колонн при использовании 
ЭР  (PSD) составляет для бинарной смеси 24.5  МВт 
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(67.0 МВт), для тройной — 37.4 МВт (70.3 МВт), для 
четырехкомпонентной — 37.6 МВт (92.5 МВт) [38].

Отдельное внимание следует уделить результатам 
авторов [39] по разделению смеси изопропанол–вода. 
Состав азеотропа практически не  зависит от  давле-
ния, и  для использования PSD авторы вводят в  си-
стему новое вещество (тетрагидрофуран), который 
образует новые азеотропы (тетрагидрофуран–вода 
при  0.1  и 0.6  МПа и  тетрагидрофуран–изопропанол 
при 0.6  МПа), состав которых чувствителен к  изме-
нению внешних условий. В исходную смесь подается 
не чистый эфир, а его смесь с водой в составе, близ-
ком к  азеотропному. Разделение смеси происходит 
в двухколонном комплексе. Сравнение с классической 
схемой ЭР с ДМСО показало неэффективность дан-
ного метода даже при условии частичного связывания 
потоков. Количество ЭА в процессе PSD (95 кмоль/ч 
на 100 кмоль/ч исходной смеси) в два раза превышает 
количество растворителя в процессе ЭР (45 кмоль/ч), 
причем тетрагидрофуран всегда представлен в  дис-
тиллятом потоке, что негативно сказывается на энер-
гозатратах; кроме того, в составе рециклового потока 
(163 кмоль/ч) должна присутствовать также вода.

Сравнение схем, основанных 
на сочетании различных процессов 
и методов разделения

В статье [41] сравниваются два варианта разделения 
смеси диизопропиловый эфир–изопропанол–вода: 
PSD и сочетание ректификации и расслаивания, в том 
числе с  использованием частичного связывания те-
пловых и материальных потоков. Сравнение класси-
ческих схем, без теплоинтеграции, показало преиму-
щество схемы, основанной на варьировании давления 
по сравнению со вторым вариантом (энергетические, 
капитальные и общегодовые затраты ниже на  5.3%, 
6.3% и 5.5% соответственно): меньше величина реци-
клового потока, ниже флегмовые числа и суммарное 
число теоретических тарелок. Применение частичной 
теплоинтеграции для схемы PSD позволило снизить 
энергопотребление еще на 15% и TAC — на 11%.

Для разделения тройной смеси вода–бензол–
изопропанол рассмотрены две схемы: первая осно-
вана на  варьировании давления в  колоннах  (PSD), 
вторая  — на сочетании предварительного расслаи-
вания, обычной ректификации и  варьирования 
давления [42]. Для обеих схем рассматривается воз-
можность и  эффективность использования частич-
ной теплоинтеграции. Величина рециклового потока, 
формируемого из потоков дистиллятов ректификаци-
онных колонн, для схемы с расслаиванием значитель-
но выше (179.42 против 95.45 кмоль/ч на 100 кмоль/ч 
исходной смеси), что в  конечном итоге негативным 

образом сказывается на  энергозатратах схемы (по-
следние на 20% выше при сравнении схем без тепло-
интеграции). Анализ структуры диаграммы фазового 
равновесия и положение балансовых линий показы-
вает неэффективность применения приема, основан-
ного на  предварительном расслаивании. Большие 
соотношения потоков дистиллята и  куба колонн, 
необходимость выхода на  границы областей разде-
ления для обеспечения возможности перехода в тре-
буемую область дистилляции приводят к увеличению 
значений флегмовых чисел и  числа теоретических 
тарелок в  ректификационных колоннах: 101  против 
74  теоретических тарелок в  схеме с  PSD. При этом 
капитальные затраты выше более, чем на 40%. Уже 
на  этапе исследования фазовой диаграммы можно 
было отказаться от метода, основанного на сочетании 
разных процессов. Использование предварительного 
расслаивания, как правило, не является эффективным 
приемом разделения, если в  составе равновесных 
жидких слоев в  сепараторе присутствуют все ком-
поненты  [9]. Данный пример также показывает, что 
не во всех случаях использование частичной тепло-
интеграции дает ощутимый эффект: для схем PSD 
он составляет порядка 2.8%; для схемы, основанной 
на предварительном расслаивании — около 6%.

В работе [43] приводится сравнение двух методов 
обезвоживания ацетонитрила, получаемого в  про-
цессе аммоксидирования этанола: варьирования 
давления в  ректификационных колоннах (1–7  бар 
и 1–10 бар) и сочетания экстракции (с дихлормета-
ном) и ректификации. Как показали результаты рас-
чета, при сопоставимых эксплуатационных затратах 
наименьшие капитальные затраты наблюдаются для 
схемы PSD (1–10 бар), максимальные — для схемы 
с экстракцией, при этом в гибридной схеме требуе-
мое качество ацетонитрила (99.99 мас. %) не дости-
гается. Следует отметить, что экстрагент использу-
ется не  в  чистом виде, а  с  некоторым количеством 
ацетонитрила ввиду его невысокой селективности, 
что снижает эффективность процесса экстракции 
и  увеличивает рецикловый поток. Экстрагент в  со-
ставе тройной смеси выделяется в кубе ректифика-
ционной колонны. 

Разные структуры схем разделения смеси толуол–
метанол–вода, основанные на использовании одного 
метода разделения — ЭР, связаны с различным вли-
янием подобранных растворителей на  относитель-
ную летучесть компонентов: в присутствии N-метил- 
2-пирролидона повышается летучесть метанола 
по  отношению к  другим компонентам, в  присут-
ствии этиленгликоля — толуола [44]. В результате от-
деления метанола после колонны регенерации агента 
за счет низкой растворимости друг в друге происхо-
дит разделение смеси толуол–вода в  жидкостном 
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сепараторе (схема содержит две колонны и  сепара-
тор). Если в  дистилляте колонны выделяется толу-
ол, то  для последующего разделения смеси вода–
метанол потребуется еще одна ректификационная 
колонна, что негативно скажется на  энергозатратах 
схемы и суммарном числе теоретических тарелок N 
(схема содержит три колонны ректификации), что 
подтверждается вычислительным экспериментом 
в  работе: отношение ΣN/ΣQ составило 91/4.15  и 
137/4.47  для схем с  N-МП и  этиленгликолем соот-
ветственно. Суммарные общегодовые затраты (TAC) 
также оказались выше для схемы с этиленгликолем.

Проблема очистки компонентов, содержащихся 
в  примесном количестве, особенно, если речь идет 
о многокомпонентной смеси, может решаться за счет 
использования процессов ЭР или РЭР. В работе [45] 
для разделения шестикомпонентной смеси вода–ги-
дроксиацетон–изопропилбензол–альфа-метилсти-
рол–фенол–2-метилбензофуран предложены две 
схемы разделения, основанные на  сочетании РЭР 
и однократной экстракции. Структуры схем практи-
чески идентичны за  исключением способа подачи 
агента в  первую колонну (диэтиленгликоль как тя-
желокипящий или ацетон как легкокипящий раство-
ритель) и его регенерации (диэтиленгликоль в кубе, 
ацетон — в дистилляте колонны). Схема с ацетоном 
в  значительной степени проигрывает схеме с  ди
этиленгликолем, ее  энергозатраты в  два раза выше, 
однако авторы считают, что конкурентоспособность 
схемы может быть обусловлена повторным исполь-
зованием в технологической цепочке избытка ацето-
на, образующегося на  стадии производства фенола 
кумольным методом.

В российской и  мировой литературе приводит-
ся большое количество экспериментальных данных 
о равновесии жидкость–жидкость в тройных и четы-
рехкомпонентных системах (как правило, рассматри-
вается базовая бинарная смесь в присутствии одного 
или двух потенциальных экстрагентов для процесса 
экстракции). Выводы о целесообразности использо-
вания того или иного растворителя, а следовательно, 
и  реализации процесса экстракции строятся только 
на  основе известных критериев разделения (коэф-
фициентов распределения и  разделения). В  статьях 
не  проводится оценка перспективности реализации 
такого варианта разделения с  учетом блока регене-
рации экстрагента. Учитывая тот факт, что для ре-
генерации растворителя, как правило, используется 
энергоемкий процесс ректификация, последняя мо-
жет в значительной степени снизить эффективность 
сочетания данных двух процессов из-за наличия 
термодинамических ограничений равновесия жид-
кость–пар (жидкость–жидкость–пар) смеси, пред-
ставляющей собой экстракт.

Разделение смеси ацетонитрил–вода в схеме, ос-
нованной на сочетании экстракции (хлороформ в ка-
честве экстрагента) и ректификации, оказалось энер-
гетически менее выгодным процессом по сравнению 
со схемой ЭР с ДМСО (более, чем на 30%) и сопоста-
вимо со схемой PSD (разница в 1.7%) [46]. Большие 
энергозатраты обусловлены необходимостью выде-
ления (испарения) хлороформа в дистилляте колонне 
регенерации экстрагента.

Еще один вариант разделения данной смеси [47] 
предусматривает колонну предварительного концен-
трирования смеси (частичное отделение воды) и по-
следующего ее разделения в комплексе ЭР с этилен
гликолем (суммарная нагрузка на  кипятильники 
колонн составила 4556 кВт, TAC — 1.56 · 106 USD/год).  
За  счет реструктуризации материальных потоков 
схема была преобразована к  двухколонному ком-
плексу путем объединения колонны концентрирова-
ния и  колонны регенерации ЭА, что позволило со-
кратить тепловую нагрузку на 16% и TAC — на 13% 
по  сравнению с  первоначальным вариантом. Схема 
экстракции данной смеси с н-пропилхлоридом (с не-
которым количеством ацетонитрила) содержит 4 ап-
парата: экстрактор, жидкостной сепаратор, две рек-
тификационные колонны. Регенерация экстрагента 
осуществляется сочетанием ректификации и  рас-
слаивания. Данная схема оказалась более выгодной 
как с точки зрения энергозатрат (2972 кВт), так и по 
общегодовым затратам (1.02 · 106 USD/год).

Сравнивая результаты работ [46, 47] можно пред-
положить, что отказ от  колонны концентрирования 
смеси и  выбор более селективного агента для про-
цесса ЭР может изменить соотношение между рас-
сматриваемыми вариантами разделения. 

Авторы  [11] при исследовании возможностей 
процесса экстракции смесей этанола с углеводорода-
ми (гексаном и гептаном) ионными жидкостями ука-
зывают на  положительный экономический эффект 
при организации сочетания экстракции и  ректифи-
кации по сравнению с классическими методами раз-
деления: ЭР или ГАР (более подробная информация 
в статье отсутствует).

Еще один пример использования гибридных тех-
нологий — сочетание ректификации и мембранного 
разделения (в  частности, первапорации). Принцип 
мембранного разделения отличается от ранее рассмо-
тренных фазовых процессов, он  основан на  селек-
тивном извлечении веществ при прохождении через 
мембрану. Процессы протекают в разных аппаратах 
при их  последовательном расположении (в  любом 
порядке), или, например, при использовании вынос-
ного первапорационного блока [48]. Авторы [48] об-
суждают эффективность гибридизации схем за счет 
сочетания или совмещения процессов мембранного 
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и ректификационного разделения, что может давать 
ощутимый положительный экономический эффект 
по  сравнению с  ранее рассмотренными методами. 
Данные выводы также подтверждаются результа-
тами работ  [49–58] на  примере систем: метанол–
трет-метилбутиловый эфир [49], изопропанол–вода 
и  пропилен–пропан  [50], изопропанол–вода (эконо-
мия 24% по  сравнению с  азеотропной ректифика-
цией) [52], этанол–вода [53], этанол–вода (экономия 
66% по сравнению с гетероазеотропной ректифика-
цией)  [54], диметилформамид–вода  [55], изобута-
нол–вода [56] и метилацетат–метанол (экономия 24% 
по сравнению с ЭР и PSD, 31.7% по сравнению с PSD 
с ЧСТМП) [57].

Многообразие фазового поведения жидких 
смесей  [1–3,  9,  14,  59], в  том числе в  присутствии 
специально подобранных веществ, определяет по-
ливариантность выбора процессов и методов, струк-
тур технологических схем разделения. Актуальной 
задачей остается разработка качественных и  коли-
чественных критериев дискриминации процессов, 
методов, схем на  различных этапах структурной 
и параметрической оптимизации: анализ физико-хи-
мической информации о  свойствах компонентов 
смеси, структуры фазовой диаграммы (в  том числе 
на  основе построения и  анализа балансовой сети), 
оценка селективности и целесообразности введения 
ЭА, выбор процессов и методов разделения, опреде-
ление величин материальных потоков при решении 
балансовой задачи (корректное задание свободных 
переменных), синтез схем разделения, основанных 
на конкретном процессе, или применение гибридных 
технологий, анализ параметров работы аппаратов 
(отвечающих конкретным критериям: энергетиче-
ским, экономическим, экологическим) и результатов 
разделения, оценка эффективности управления про-
цессом или схемой.

Для минимизации потерь тепла и  снижения 
энергозатрат многие усилия направлены на  раз-
личные виды интеграции тепла, такие как частич-
ная [21, 30, 35, 37, 39–42, 60–63] или полная [30, 64], 
внутренняя [65] или внешняя [66, 67]. Эффективным 
приемом энергосбережения является использование 
сложных колонн (с боковыми отборами, внутренними 
перегородками) [18, 29, 63] и тепловых насосов [68, 69]. 
Реструктуризация потоков схемы или использование 
сложных колонн не  влияет на  соотношение затрат 
(эксплуатационных и общегодовых) между варианта-
ми разделения, причем, если разница в затратах на раз-
деление в исходных схемах велика, то за счет одного 
из вариантов структурной оптимизации она сокраща-
ется (чем более оптимальна структура и условия ра-
боты исходной схемы, тем менее эффективны приемы, 
связанные со структурной перестройкой).

Отдельно следует выделить исследование ди-
намических режимов (контроля и  устойчивости 
к  возмущающим воздействиям) различных процес-
сов  [28,  70–75], которые также влияют на  оконча-
тельный выбор технологии разделения конкретной 
смеси. 

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Анализ научной литературы показывает, что при раз-
работке схем разделения конкретных смесей авторы, 
как правило, отдают предпочтение конкретному ме-
тоду, причем чаще рассматривается ЭР, как наиболее 
универсальный и энергоэффективный способ разде-
ления. Число работ, в которых сравниваются альтер-
нативные методы, значительно меньше, причем чаще 
это приемы, основанные на  конкретном процессе 
(обычно ректификации). Крайне редко рассматрива-
ются схемы, основанные на различных массообмен-
ных процессах (гибридные технологии). Критерием 
сравнения альтернативных вариантов разделения 
являются суммарные тепловые нагрузки на  кипя-
тильники колонн, общегодовые затраты. Как прави-
ло, наблюдается полная корреляция между данными 
критериями. В  редких случаях вклад капитальных 
затрат в  общегодовые может быть определяющим, 
что приводит к разным соотношениям энергозатрат 
и  TAC. Такая ситуация наблюдается, если схемы 
сильно отличаются по суммарному числу тарелок.

Не всегда сравнение схем является объектив-
ным, поскольку один из  процессов (схема) постав-
лен в  априори невыгодное положение (выбраны 
малоселективные агенты, геометрия элементов фа-
зовой диаграммы не  благоприятствует использова-
нию выбранного метода, незначительное смещение 
азеотропа при варьировании давления и т.д.). Такие 
варианты можно исключать из  рассмотрения еще 
на  этапе исследования структуры диаграммы фазо-
вого равновесия, синтеза схем разделения и расчета 
материального баланса (до стадии параметрической 
оптимизации).

В ряде случаев авторы могут отдавать обоснован-
ное предпочтение схемам, характеризующимся боль-
шей энергоемкостью, что может быть обусловлено 
физико-химическими свойствами компонентов базо-
вой смеси или добавляемых новых веществ, особен-
ностью реализации технологии разделения.

Сравнение эффективных приемов разделения 
(случаи, когда выбраны малоселективные агенты или 
структура фазовой диаграммы неблагоприятна для ре-
ализации выбранного метода, исключаются) показы-
вает, что ЭР, как и ожидалось, остается наиболее энер-
гоэффективным методом разделения, однако в  ряде 
случаев его конкурентоспособность сильно снижается 
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по сравнению с альтернативными методами, в частно-
сти с ГАР. Последней следует отдавать предпочтение 
при разделении смесей, содержащих тяжелокипящие 
компоненты. На соотношение энергозатрат схем ГАР 
и ЭР в значительной степени будет влиять состав ис-
ходной смеси, от которого напрямую зависит расход 
растворителя, особенно в  процессе ГАР (ЭА при-
сутствует в составе азеотропной смеси в дистилляте 
колонны). Последняя окажется более выгодным про-
цессом в  том случае, если содержание компонента 
в  исходной смеси, с  которым растворитель образу-
ет гетероазеотроп, будет превышать концентрацию 
второго компонента. Вероятно, концентрационный 
симплекс бинарной системы можно условно разбить 
на области составов, для которых соотношение затрат 
процессов ГАР и ЭР (с одними и теми же агентами) 
будет разным. Организация ЭР и ГАР в «авто» режи-
ме и еще в большей степени их сочетание, позволяет 
в  значительной степени сокращать энергопотребле-
ние схем, что связано с  отсутствием необходимости 
использования дополнительной колонны для регене-
рации агента, а также понижением температуры про-
цесса разделения внутри колонны за счет образования 
положительных азеотропов.

Еще одним эффективным приемом разделения 
является сочетание ректификации и  расслаивания. 
На возможность и целесообразность реализации дан-
ного метода в  значительной степени влияет особен-
ность взаимного расположения азеотропов, сепара-
трических многообразий и симплексов расслаивания. 
Неблагоприятное расположение последних при реше-
нии балансовой задачи приводит к завышенным значе-
ниям дистиллятных отборов колонн, трудности дости-
жения определенных составов (например, при касании 
сепаратрис). Если данный прием реализуем самосто-
ятельно (без привлечения других специальных мето-
дов) и является эффективным, то, как правило, сравне-
ние с другими методами не проводится. Любой другой 
метод, скорее всего, окажется менее эффективным.

Использование жидкостного сепаратора (рас-
слаивания) в  сложных схемах, сочетающих разные 
методы и процессы, позволяет снижать энергозатра-
ты. Это объясняется тем, что расслаивание является 
самопроизвольным процессом, кроме того, в  ряде 
случаев один или оба потока, покидающие сепара-
тор, могут представлять собой продуктовые потоки 
за счет практически полной нерастворимости компо-
нентов друг в друге.

При разделении многокомпонентных смесей 
встает вопрос о  целесообразности использования 
того или иного метода или процесса на разных эта-
пах разделения (при разделении смеси с разным чис-
лом компонентов). Проанализированные источники 
не  позволяют в  полной мере ответить на  данный 

вопрос, подробное исследование проведено толь-
ко для одной системы и  двух методов: ЭР  и  PSD. 
Эффективность данных процессов при разделении 
смеси конкретного состава снижается с повышением 
компонентности разделяемой смеси.

Сравнению схем, основанных на  экстракции, 
с другими вариантами разделения уделяется крайне 
мало внимания в  литературе. При оценке целесо
образности сочетания процессов экстракции и  рек-
тификации важно учитывать возможность регенера-
ции экстрагента в кубе ректификационной колонны. 
Особенно это касается тех случаев, когда соотноше-
ние количеств исходной смеси и экстрагента ≤1.

На основе проведенного обзора научной литературы 
можно сформулировать перспективные направления 
дальнейших исследований в области синтеза схем раз-
деления смесей органических продуктов за счет исполь-
зования различных методов и процессов разделения: 
•	 оценка эффективности применения различных 

процессов (экстракция, расслаивание, ректифика-
ция, специальные методы ректификации) на раз-
ных этапах разделения; 

•	 сравнительный анализ методов ЭР и ГЭР при раз-
делении смесей разного исходного состава (вы-
деление областей энергетического преимущества 
каждого метода); 

•	 оценка эффективности реализации схем, основан-
ных на сочетании экстракции с другими процессами, 
в зависимости от стадии регенерации экстрагента.
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