
 

热泵精馏分离 D2O/H2O 工艺过程节能分析
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摘要：D2O作为重水堆中的减速剂和冷却剂，广泛应用于核研究领域。采用水精馏工艺提浓 D2O时，由于氘与

氢的性质相近，需要较大的回流比（50～200），导致精馏塔能量消耗量（简称能耗）较高。本研究首先分析了

D2O和 H2O混合物分离体系的特点，通过 ASPEN软件建立 D2O提浓精馏工艺流程，并对其操作参数如塔板

数、进料位置、回流比进行优化。模拟结果表明：常规精馏能耗较高，采用热泵精馏技术可以有效降低精馏

系统的能耗，提出了一种用于 D2O提浓的热泵精馏新工艺。通过分析热泵精馏的原理以及适用范围，对新工

艺运行参数进行了优化设计，确定了循环工质流速为 323.66 kg/h、压缩机压缩比为 3.3的操作条件，以满足分

离要求并降低能耗。通过对比常规精馏与热泵精馏的热力学参数和能耗分析，结果表明：热泵精馏在 D2O提

浓工艺中具有良好的应用前景，综合能耗比常规精馏降低了 61.28%，节能效益达到 66.66%。
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Abstract:  D2O is  widely  used in  nuclear  research as  a  moderator  and coolant  in  nuclear  reactors.  When

using  water  distillation  process  to  concentrate  D2O,  due  to  the  similar  properties  of  deuterium  and

hydrogen, a larger reflux ratio(50-200) is required, resulting in high energy consumption of the distillation

tower.  In  this  study,  the  characteristics  of  the  mixture  separation  system  of  D2O  and  H2O  were  firstly

analyzed,  and  the  distillation  process  of  D2O  concentration  was  established  by  ASPEN  software.  Its

operating  parameters  such as  the  number  of  tower  plates,  feed  position,  and reflux  ratio  were  optimized.

The simulation results  show high energy consumption in  conventional  distillation.  The use of  heat  pump

distillation technology can effectively reduce the energy consumption of the distillation system. This paper

proposes  a  new  heat  pump  distillation  process  for  D2O  concentration.  By  analyzing  the  principle  and
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applicable scope of heat pump distillation, the operating parameters of the new process were optimized and
the  operating  conditions  of  the  circulating  working  fluid  flow  rate  of  323.66  kg/h  and  the  compressor
compression  ratio  of  3.3  were  determined  to  meet  the  separation  requirements  and  reduce  energy
consumption.  By  comparing  the  thermodynamic  parameters  and  energy  consumption  analysis  of
conventional  distillation  and  heat  pump  distillation,  the  results  show  that  the  heat  pump  distillation  has
good application prospect in the D2O concentration process. The comprehensive energy consumption than
conventional distillation reduces by 61.28%, energy saving benefit of 66.66%.
Key words:  water distillation； D2O concentration； heat pump distillation； optimal design

核能作为一种可能替代化石能源的清洁能

源，具有较高的技术成熟性、经济性和可持续性，

能够满足人们不断增长的能源需求。D2O 主要用

作核反应堆中的减速剂和冷却剂，可以减慢中子

的速度，控制核裂变过程 [1-2]。D2O 纯度直接影响

核反应堆的运行效率和安全性。随着 D2O 的需

求量和处理量的日益增大，因此提高 D2O 浓度并

降低生产能量消耗量（简称能耗）已成为人们关

注的焦点。

目前 ，精馏过程是分离 D2O-H2O 的主要方

法。由于氘与氢的沸点相近，导致热力学分离因

子太小，在精馏过程中通常需要较大的回流比才

能满足分离要求，这无疑增加了能源消耗 [3-4]。因

此，对精馏过程的节能分析显得尤为重要。

热泵精馏技术结合了热泵和精馏的优势，通

过利用热泵提供的高效能源和精馏的分离效果，

实现对混合物的高效分离，从而达到减小能耗的

目的 [5-6]。热泵采用逆卡诺循环原理，利用少量高

品质能量（电能、机械能），将低温位热能的温度

提升至更高且更有效的水平 [7]。

国内许多学者已经将热泵精馏工艺成功应用

于不同的化工生产中，取得了显著的节能效果 [8-10]。

叶鑫等 [11] 构建了一种甲醇热泵精馏新工艺，分析

了传统工艺存在的问题，并比较了两个流程的综

合 能 耗 ， 发 现 应 用 热 泵 技 术 的 精 馏 系 统 节 能

50% 以上。车景华等 [12] 将热泵精馏应用于柴油

加氢装置与干气提浓装置之间的热联合，通过流

程优化，不仅节省了 20 t/h 循环水，还回收 0.2 t/h

蒸汽，节能量达 70.93%。黄国强等 [13] 将热泵精馏

技术用于三氯氢硅提纯过程中，研究了塔顶气体

直接压缩式和塔釜液体闪蒸再沸式两种热泵精

馏，与传统精馏方法进行了对比，结果发现对于

三氯氢硅提纯而言，采用塔釜液体闪蒸再沸式热

泵工艺更有利，能耗费用节约 82%。Alcántara-Avila

等 [14] 将热泵精馏技术用于丙烷 -丙烯精馏塔的优

化设计中，由于丙烷 -丙烯二者沸点非常接近，传

统分离工艺能耗较高，研究结果表明，应用热泵

技术的精馏系统节能 64.4%。以上基于热泵系统

的工艺研究表明，热泵系统可以显著降低精馏过

程能耗。然而目前对于构建 D2O 提浓热泵精馏

过程的研究缺乏。本工作拟针对精馏分离 D2O-H2O

存在热力学效率低、能耗高的问题，构建 D2O 提

浓热泵精馏技术工艺，实现对氘与氢同位素的高

效分离。并以节能效率和经济性为指标，对比传

统精馏工艺，表明热泵精馏在 D2O 提浓中具有可

行性。 

1　水精馏工艺流程
 

1.1　常规精馏工艺

水精馏过程是根据组分之间的相对挥发度不

同来实现分离的 [15]。在精馏塔内，气液两相在塔

板上进行传热和传质，塔底通过再沸器使底部液

体部分汽化后逐层上升，塔顶通过冷凝液体回流

来保证系统的持液量。此外塔顶通过抽真空的

方法来建立塔内压力梯度，与之对应的温度由塔

底至塔顶呈现出依次降低的趋势。塔内上升蒸

汽与下降液体呈逆流流动，经过多级的汽化、冷

凝后，轻组分从塔顶采出，重组分从塔釜采出，完

成 D2O/H2O 的精馏过程。图 1 为 D2O 常规水精馏

的工艺流程图。 

1.2　热泵精馏工艺

热泵精馏是一种相对高效且成熟的过程强化

技术，通过利用热泵系统节省流程中公用工程的

用量，从而降低精馏过程的能耗 [16-17]。这种热泵

系统因消耗一定量的机械功而被称为机械热

泵。不同类型热泵系统的工艺流程示于图 2。不

同类型的热泵具有各自独特的工作特性，因此在

选择热泵时，应依据具体的物系、热源特点选择
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合适的热泵系统，以实现最佳的节能效果 [18]。表 1

列出了不同类型热泵系统的特征。

在精馏过程中，全塔处于减压条件下操作，精

馏塔塔顶压力为 13.3 kPa，全塔压降为 14 kPa，塔

顶与塔釜之间的温差相对较小。本工作选用的

D2O-H2O 体系纯度较高，结合其特性，从热能利用

率和操作简单性等角度综合考虑，最终选择了塔

顶蒸汽再压缩式热泵精馏工艺流程。这一选择

为降低 D2O/H2O 精馏分离过程中的能耗提供了参

考。具体工艺流程为：精馏塔塔顶蒸汽作为循环

工质直接进入压缩机，经加压升温后作为热源进

入换热器与塔釜的冷流股进行换热。冷却的循

环液体经过节流阀后，完成减压降温过程。循环

液体一部分作为回流液返回到塔内，另一部分作

为塔顶产品采出。塔釜物料部分采出，余下部分

经换热器汽化后返回塔釜。与传统工艺相比，热

泵精馏工艺采用冷热物流进行换热，节省了冷凝

水与蒸汽用量，节省了能耗和提高了热力学效率。 

1.3　计算模型及参数

由于 D2O-H2O 是一种非常不理想的液相，因

此需要选择合适的热力学模型来计算气液平衡

关系。NRTL 方程模型可以用于处理任意极性和

非极性组分的混合物以及非理想混合物，并可应

用于三元或高阶系统 [24]。因此，本研究选择该方

程来计算系统的气液平衡数据。由 NRTL 方程计

算的 D2O-H2O相平衡数据示于图 3。

分离因子 α 通常用来表征体系的热力学平

衡。分离因子可以用 H2O 和 D2O 的饱和蒸汽压

（p0）的比值来表示（式（1））。

α =
p0（H2O）
p0（D2O）

（1）

分离因子受温度的影响比较大 ，Magomed-

bekov 等 [25] 给出了 T=272～400 K H2O-HDO 精馏过
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图 1    D2O常规水精馏的工艺流程图

Fig. 1    Process flow diagram for conventional water

distillation of D2O
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图 2    塔顶蒸汽再压缩式热泵（a）、塔釜液体闪蒸式热泵（b）和闭式热泵（c）

Fig. 2    Top steam recompression heat pump(a)，tower kettle liquid flash heat pump(b) and closed heat pump(c)

 

表 1   不同类型热泵系统的特征

Table 1    Characteristics of different types of heat pump systems

热泵精馏类型 工作原理 适用条件 操作特点 文献

塔顶蒸汽再压缩式热泵 以塔顶蒸汽作为工质，

压缩升温后加热塔釜物料

塔顶和塔釜温差较小，

组分沸点相近，需要较大回流比

操作简单，稳定性强，

节能效果好，压缩机功率需求大

[19-20]

塔釜液体闪蒸式热泵 塔釜液体减压冷却塔顶蒸汽，

汽化后压缩返回塔釜，实现热量回收

高压操作流程 有效利用塔釜液体热能，

闪蒸过程控制复杂

[21]

闭式热泵 采用额外工质作为换热介质，

加热塔釜液，冷凝后减压循环

高温差和高压差体系 独立工质循环不受工艺物流影响，

稳定性好，热效率低 [22-23]
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程中 α值与温度之间的经验公式（式（2）、（3））。

α（H-D）= p0（H2O）
p0（HDO）

=

 
p0（H2O）
p0（D2O）

（2）

ln
p0（H2O）
p0（D2O）

=
26 398.8

T 2
− 89.606 5

T
+0.075 802（3）

式中：p0（H2O）、p0（HDO）、p0（D2O）分别为 H2O、

HDO 和 D2O 的饱和蒸汽压；T，绝对温度，K。通

过式（2）、（3）可知：随着温度的升高，同位素分离

因子 α 的值减小。因此，为了获得较大的分离因

子，减压精馏是该体系有效的分离手段。在该体

系中，操作压力范围为 10～30 kPa，对应的温度范

围为 60～70 ℃。

由于核电站重水堆机组运行期间会造成少

量 D2O 泄露，其与环境中的 H2O 混合导致 D2O 纯

度降低，本工艺以此混合溶液作为原料来源进行

提纯。原料条件：进料量为 24 kg/h，进料组成为

质量分数为 20% 的 H2O、80% 的 D2O。D2O 精馏

工艺的分离要求为塔釜 D2O的纯度为 99.9%以上。 

2　结果和讨论
 

2.1　精馏模拟结果

对于满足分离要求的精馏工艺，必须进行优

化计算，以实现整个流程能耗最小。对于一定的

分离任务，若在全回流下操作，所需塔板数为最

少，但是得不到产品；若在最小回流比下操作，则

所需塔板数为无限多。因此，实际回流比总是介

于这两种极限情况之间。适宜的回流比（R）、塔

板数（N）和进料位置应通过对产品质量分数、总

费用（设备费用和操作费用之和）优化得到。一

般增大塔板数，可提高体系的分离效果，但同时

设备费用也随之增大。增大回流比可以提高产

品的纯度，但同时导致更大的能耗和更高的操作

费用。因此，必须权衡利弊，综合考虑各个因素。

用塔板数衡量设备费用，回流比衡量操作费用，

总费用可以表示为塔板数与回流比之积（N •R）。
通过求得最佳理论塔板数和进料位置，以总费用

最小为目标函数进行优化计算。在不同塔板数、

进料位置下对精馏系统的总费用进行灵敏度分

析，得到了塔板数、回流比、进料位置与总费用的

关系示于图 4。由图 4 可知：随着塔板数和进料

塔板位置的增大，系统的总费用逐渐减小后趋于

平稳。经过优化计算得到最佳塔板数为 234 块

（包含塔顶冷凝器和塔釜再沸器），进料位置为第

104 块塔板（包含塔顶冷凝器）。塔釜液相中 D2O

的质量分数（w l）随回流比的变化曲线示于图 5。

由图 5 可知 ：随着回流比的增大 ，塔釜液相中

D2O 的质量分数逐渐增大，在最佳理论塔板数和

进料位置下，满足分离要求（wl=99.9%）的回流比

应不小于 67.63。 
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Fig. 5    Mass fraction of D2O in bottom liquid phase changes

with reflux ratio
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2.2　热泵精馏的优化分析

D2O 热泵精馏工艺流程图示于图 6。由图 6

可知，对于塔顶蒸汽再压缩式热泵，由于取消了

塔顶的冷凝器，塔顶的回流必须从循环工质中分

离出来，因此回流量的大小由循环工质流速返塔

量决定。另一方面循环工质通过压缩机压缩升

温后与塔釜物料进行换热，因此压缩比影响整个

系统的热量平衡。循环工质流速和压缩比两个

因素共同决定着精馏塔的分离效果以及过程能耗。
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图 6    D2O塔顶蒸汽再压缩式热泵精馏工艺流程图

Fig. 6    Process flow diagram for tower top vapour

recompression heat pump distillation of D2O
 

（1）  循环工质流速的影响

对于塔顶蒸汽再压缩式热泵精馏过程，由于

塔顶采出量固定不变，循环工质流速大小会直接

影响精馏过程中的回流比。另一方面，循环工质

为塔釜液体提供热量，其流速大小决定了冷热物

流的进出口温度，影响传热推动力。因此，循环

工质流速的大小对于热泵精馏过程的分离效果

和能耗量起着重要作用。循环流速对产品纯度、

能耗、传热推动力的影响示于图 7。由图 7 可知：

由于循环工质流速的增加使得精馏过程的回流

比增大，随着循环工质流速的增加，塔釜液相中

D2O 的纯度逐渐增大；同时，随着循环工质流速的

增大，压缩机功率和辅助冷却器热负荷均直线上

升；在不同循环工质流速下，传热推动力略微减

小，但仍满足传热推动力的要求。因此，循环工

质流速由以上三个方面共同决定。为满足 D2O 的

分离要求，对以上因素进行优化分析后可知：当

循环工质流速为 323.66 kg/h 时，精馏过程达到分

离要求下的能耗最低。

（2）  压缩比的影响

对于塔顶蒸汽再压缩式热泵精馏系统，其中

的压缩机采用等熵压缩，机械效率为 0.95。压缩

比是指进出压缩机工质压力的比值。对于热泵

系统来说，循环工质出口压力的大小决定着其出

口温度，影响整个系统的热量平衡。另一方面，

循环工质作为塔釜加热的热源，其压缩比大小决

定了冷热流股的进出口温度，进而对换热器的对

数平均温差产生影响。当进出换热器工质流速

一定时，对数平均温差越小，传热推动力越小，所

需换热器的换热面积越大。

压缩比大小对塔釜液相组分的影响示于图 8（a）。
由图 8（ a）可知 ：压缩比对于塔釜液相中 D2O 的

纯度几乎无影响，说明压缩机的压缩比只会影响

换热效果。压缩机的压缩比对辅助冷却器热负

荷、换热器对数平均温差的影响示于图 8（b）。由

图 8（b）可知：随着压缩比的增大，辅助冷却器热

负荷和换热器对数平均温差逐渐上升。结合能耗

与分离效果的影响趋势，选择的压缩比为 3.3，此
时对数平均温差为 10 ℃。当对数平均温差小于 10 ℃
时，换热器传热速率慢和所需换热面积较大。相

反当对数平均温差过大时，所需要压缩机压缩比

较大，压缩机能耗与辅助冷凝器热负荷较大。

塔顶气相经压缩机压缩升温后，作为热源进

入换热器中冷凝放热为塔釜供热。当压缩机的

压缩比为 3.3 时，压缩蒸汽的放热曲线与塔釜液

体的吸热曲线示于图 9。由图 9 可知：在塔顶压
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图 7    循环工质流速对产品纯度（a）、能耗（b）和传热推动力（c）的影响

Fig. 7    Effect of circulation flow rate on product purity（a）, energy consumption（b）, and heat transfer driving force（c）
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缩蒸汽的冷凝放热过程中，热流股可利用热量为

202.49 kW，其中冷凝放热为 28.92 kW（热流股曲线

拐点之前部分），冷凝潜热为 173.56 kW（热流股曲

线拐点之后部分 ） ，冷凝潜热占可用放热量的

85% 以上，这部分冷凝潜热的有效回收利用是热

泵精馏降低能耗的关键。
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图 9    冷热流股吸放热曲线

Fig. 9    Heat absorption and release curves

of hot and cold streams
  

2.3　两种工艺流程的对比分析

（1）  热力学分析

图 10（a）、（b）、（c）分别展示了精馏塔内温度

分布、压力分布和液相中 D2O 含量分布。由图 10

可知：常规精馏和热泵精馏的温度分布和压力分

布几乎没有差别，但是由于热泵精馏工艺采用压

缩机和换热器代替了塔顶冷凝器与塔釜再沸器，

等价于热泵精馏工艺减少了两块塔板；另一方面

D2O 纯度是由体系的循环工质流速决定，这与常

规精馏塔稍有差别，导致 D2O 含量在塔板上的分

布略有不同。当热泵精馏系统的温度分布、压力

分布和液相中 D2O 含量分布与常规精馏工艺吻

合时，热泵精馏系统的能耗明显低于常规精馏系

统的能耗（表 2），充分证明了塔顶蒸汽再压缩式

热泵精馏能够达到 D2O 浓缩和降低能耗的目标。

（2）  能耗分析

与常规精馏相比，塔顶蒸汽再压缩式热泵精

馏采用一个换热器代替塔顶冷凝器和塔釜再沸

器，将冷却水和加热蒸汽的消耗量转变为压缩机

的电力消耗。常规精馏与热泵精馏公用工程的

消耗量列入表 3。由表 3 可知：热泵精馏减去了

全部的蒸汽使用量和部分循环冷却水消耗量，其

中循环冷却水消耗量减少了 81.4%。添加的压缩

机消耗电功率为 27.71 kW，压缩后的塔顶蒸汽为

塔釜液体提供约 202.49 kW热功率。
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图 8    压缩比对产品纯度（a）、能耗以及传热推动力（b）的影响

Fig. 8    Effect of compression ratio on product purity(a), energy consumption and heat transfer driving force(b)
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通常用性能系数 COP 表示热泵的效率。COP

被定义为从冷却或热源的热泵中抽取的功率与

供给压缩机功率的比值。该比值越大，表明热泵

系统每消耗单位能量所能产生的热量越多。由

式（4）可得热泵系统性能系数为 7.3，即以消耗少

量电能为代价，节约了大量蒸汽和循环冷却水。

COP =
Q
W

（4）

式中：COP 为热泵系统的性能系数；Q 为中间换

热器的热负荷，kW；W为压缩机所需的功率，kW。

根据石油化工设计能耗计算标准 [26] 将两种

工艺中电力、循环冷却水、低压蒸汽等公用工程

进行能量折算，能量折算值列入表 4。根据公用

工程的能量折算值，将公用工程的消耗量转变成

能量消耗量。按照工业能源费用标准：蒸汽 100 元/t、

电力 0.6 元 /（kW•h），循环冷却水 1 元 /t，对两种工

艺进行经济估算。表 5 展示了常规精馏与热泵精

馏的能耗费用以及公用工程对应的能耗。通过

对比可知，热泵精馏的综合能耗比常规精馏降低

了 61.28%。按照年操作时间为 8 000 h 进行衡算，

每年可以节省操作费用 377  200 元，节能效益达

66.66%。

 
 

表 4    公用工程能量折算值 [26]

Table 4    Utility energy conversion value[26]

项目 单位折算量 能量折算值/MJ

电 1 kW•h 11.84

循环冷却水 1 t 4.19

蒸汽 1 t 2 303
 
 

表 5    常规精馏与热泵精馏的能耗费用以及公用工程对应的能量消耗量

Table 5    Energy costs of conventional distillation and heat pump distillation and corresponding energy consumption of public works

精馏方式
能耗费用/（元•h−1） 能耗/（MJ•h−1）

电 循环冷却水 蒸汽 合计 电 循环冷却水 蒸汽 合计

常规精馏 37.47 33.26 70.73 157.01 765.95 922.96

热泵精馏 16.62 6.96 23.58 328.12 29.19 357.31

 
 

3　结　论

D2O 作为核反应堆中的重要减速剂和冷却剂，

其纯度直接影响反应堆的运行效率和安全性。

针对精馏分离 D2O-H2O 过程中存在的高能耗问

题，构建了热泵精馏分离 D2O-H2O工艺过程，以节

能效率和经济性作为评价标准，并对循环工质流

速和压缩比等因素进行优化分析，得出以下结论：

（1）  当循环工质流速为 323.66 kg/h、压缩比

为 3.3 时，热泵精馏工艺可以满足 D2O 的分离要

求且能耗较低，热泵系统性能系数高达 7.3；

（2）  对两种水精馏过程进行了热力学分析，

结果表明，两种工艺精馏塔内温度和压力分布几

乎一致，液相中 D2O 含量分布略有不同，表明热

泵精馏可以较好地适用于 D2O提浓新工艺；

（3）  在相同的工艺操作参数前提下，相对常

规精馏，热泵精馏的综合能耗比常规精馏降低了

61.28%，节能效益达 66.66%。
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