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结晶是药物工业中重要的单元操作。现阶段大部分的药物结晶过程都是间歇的，但是由于间歇产
品的批间差异以及低的生产效率，连续结晶越来越受到人们的重视。在过去的几年中，连续结晶
已经取得了一些进展以使其能够满足不同的需求。本文将从产品工程的角度总结药物连续结晶的
进展。不同形式结晶器的主要区别在于其停留时间分布的不同。文中比较了不同连续结晶形式的
优点和缺点，总结了使用连续结晶满足不同质量需求的方法。发现连续结晶在粒度和形状控制上
有优势，但是在过程收率上低于间歇结晶过程，特别是在生产手性晶体时。最后对不同的控制方
案进行了比较。
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1. 引言

结晶是一种能够决定很多产品特性的分离过程，它

不仅仅是分离纯化的过程，也是药物工业中很重要的精制

过程[1–3]。对于药物活性组分(API)产品来说，90%都是

小分子晶体[4]。目前，药物工业中的结晶过程大部分都

是间歇操作的[5]。虽然对于间歇结晶的研究很充分，但

批间差异和过程效率不高的问题仍然存在[6]。作为能够

解决上述问题的一种方法，连续结晶由于其在稳态时恒定

的操作条件和高的生产效率已经越来越受到人们的重视

[7–9]。连续结晶是一种母液持续流入、浆料持续流出的

单元操作。根据Schaber等[10]的分析，连续结晶可以降低

9%~40%的生产成本。在本文中，我们讨论了如何使用连

续结晶来满足不同的药物质量要求，并概述了在连续结晶

中使用的不同控制方案。

2. 两种不同连续结晶器的对比

连续结晶器主要有两种：混合悬浮混合出料结晶器

(MSMPR)以及连续管式结晶器[11]。图1展示了两种结

晶器的示意图。

在MSMPR中，物料的停留时间分布相对宽并且停

留时间长，而在管式结晶器中的停留时间分布相对窄且

停留时间短。表1[6]展示了两种结晶器的对比。
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3. 晶体产品的一般要求

关于如何将间歇结晶过程转化为连续结晶过程的研

究已经有很多[6,11,12]。为了能使连续结晶过程替代间

歇结晶过程，连续结晶的产品质量应与间歇过程的产品

质量一致[13]。
如图2所示，药物结晶过程的一般要求包括收率、

纯度、粒度、形态、多晶型和手性[11]。但是连续结晶

过程和间歇结晶过程不同，连续结晶必须经过仔细的设

计和控制[14]。总体来说，在将连续过程应用于药物结

晶时必须要解决两个问题：第一是设计问题，这决定了

一个新设计的结晶过程是否有能力生产所需的晶体；第

二个是控制问题，这决定了连续结晶过程能否稳定地生

产所需的晶体。在过去的几年中，连续结晶的研究已经

有很多进展，连续结晶的产品已经能够满足上文提到的

那些要求。下文将从产品工程角度来讨论这些进展。

4. 药物结晶过程中的连续 MSMPR

MSMPR是一种最常用的连续结晶器。一般来说，

在MSMPR中浆料被认为是均匀混合的。在这种结晶器

中，由降温、蒸发或者反应产生的过饱和度是晶体成核

和生长的推动力。高过饱和度将加速成核、提高生长

速率，这样将会增加结晶器内部的总晶体表面积。随

后，高的晶体表面积又会加速过饱和度的消耗速率，这

样就会产生一个反馈回路，除了一些特殊的情况，最终

MSMPR将会达到一个稳态。

关于MSMPR已有许多研究，这种形式的结晶器已

经被用于无机盐的生产。由于无机盐相对比较简单，多

晶型和手性问题在这种结晶过程中可能并不重要或者根

本不存在。除此之外，对于无机盐晶体的要求，如粒度

分布、纯度和收率等，可能也与药物结晶的不一样。因

此药物连续结晶的设计和控制过程往往与连续无机盐结

晶不一样。

4.1. 使用 MSMPR 来满足药物结晶的纯度和收率要求

纯度和收率是结晶过程中的基本要求，因为它们

直接影响过程的经济性。但是作为连续结晶的一大特

征，结晶过程必须在某一过饱和度下操作。因此连续结

晶的单程收率会低于间歇过程的收率[15]。为了克服这

个问题，许多研究人员对MSMPR做了不同形式的转变。 
表2 [7,13,15–18]对比了各种提升产品收率的方法。

为了降低过程的过饱和度，最简单的办法就是延长

图1. 两种连续结晶器的示意图。

表1 MSMPR和管式结晶器的对比[6]

Type Advantages Disadvantages

MSMPR crystallizer • Easier to convert from batch crystallizer • Less efficient than tubular crystallizer

• Lower maintenance cost • May lead to non-stable behavior

• Equipment is simpler • Startup process may be relatively long

• Easier maintenance • Relatively hard to scale up

Tubular crystallizer • Higher efficiency than an MSMPR crystallizer of the same volume • Maintenance is expensive and complex

• Narrow residence time distribution • Easier to cause fouling

• Easier to scale up • Equipment is relatively complex

图2. 药物晶体的一般质量要求。
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停留时间。通过粒数衡算和质量衡算能计算出可获得的

收率[11,16,17,19]。但是这个方法导致生产效率低。除

此之外，长的停留时间可能导致低的纯度，如文献[16]
所示，在足够长的停留时间下可以获得最大的收率，但

是纯度却是最低的(大约为97.6%)。
另一种广泛使用的提升收率的方法是母液循环。在

母液循环操作时，浆料经过过滤后被提浓，然后重新回

流进结晶器。Alvarez等[15]使用母液循环来提升环孢霉

素冷却结晶的收率。与间歇结晶过程相比，他们能够将

收率由74%提升到87%，但是产品的纯度由95%降低

到94%。Alvarez等[15]也建立了一个经验性的杂质分布

模型，使用这个模型与粒数衡算和质量衡算联立，能够

模拟操作条件对产品纯度和粒度的影响。在他们的工作

中，他们使用一个分散系数(DC)来表征杂质浓度的分

布。DC可以由方程(1)来表示：

 
( )
( )

imp CycA solid

imp CycA liquid

DC
C C

C C
=  (1)

其中，Cimp为杂质的浓度；CCycA为主组分的浓度。

根据Alvarez等[15]的结论，DC是初始溶液中杂质

浓度的线性函数。Alvarez和Myerson的实验测定了DC
与初始溶液中杂质之间的关系。他们认为在第三级的温

度是控制最终纯度和收率的主要因素。基于这个工作，

Alvarez等将阿利克仑半富马酸盐转化为了一个连续反

应/冷却结晶过程[16]，同时他们可以确定操作条件与

产品质量之间的关系。Zhang等[17]开发了一个二级溶

析/冷却结晶过程，他们对比了溶析剂在不同级结晶器

的添加效果，确定了最优的溶析剂加入方式。他们的结

论表明溶析剂在第二级加入会有一个比较好的效果。在

随后的工作中，Wong等[18]简化了环孢霉素多级连续

结晶，使其能够在耦合了连续提浓和连续母液循环的一

级MSMPR内操作，并且能够获得一个更好的纯度和收

率(纯度为94.3%、收率为91.8%)。在地拉罗斯连续溶

析/冷却结晶过程中[18]，循环母液经过蒸发与溶析剂混

合，然后返回结晶器中。这一过程的最大收率可以到达

89.1%，杂质的最小浓度为0.2 ppm。

母液循环是一种有效的提升收率的方法。但是这个

方法依然有三个主要的缺点[13]：首先，对于热敏型的

API物质不适用，特别是当溶剂沸点高的情况；其次，

母液循环会改变结晶器内的溶液组成，特别是对于溶析

结晶；再次，循环率受限于杂质的积累量。为了在选择

性地提浓API的同时降低杂质组分，Ferguson等[13]将
有机溶剂纳滤膜应用在了母液循环中。使用了这种方法

之后，在收率显著提升的同时纯度并没有降低(收率为

98.7%、杂质浓度为0.15 ppm)，同时这个方法也降低了

能量消耗。另一个由Li等[7]提出的方法是使用固体循

环来提升二级环孢霉素连续结晶的收率。在他们的研究

中，晶体经过过滤之后返回到了结晶器中。这个方法主

要应用在晶体生长速率相对较低的系统中。提升结晶器

内部的晶体量将提供更多的晶体表面积来消耗溶液的浓

度，同时提升收率，这个方法的最大收率为79.8%。

总的来看，除非使用新的方法，同时提升收率和纯

度从某种意义上说是矛盾的。由DC模型建立的纯度和

收率之间的关系对于连续结晶过程设计非常有帮助。虽

然粒度分布往往被认为会影响晶体的纯度，小的粒度分

布往往会使晶体的总表面积增大[20]，并使附着在晶体

表面上的杂质增多，但是就笔者所知这个因素还没有被

定量地考察。在今后，可能会考虑粒度大小对纯度的影

响。除此之外，能够同时提升纯度和收率的方法一直都

很受关注。

4.2. 使用 MSMPR 来满足药物结晶的粒度要求

晶体的粒度是晶体产品的另外一个重要性质，因为

它能显著地影响API的物理化学性质[21–23]。许多因素

都能影响晶体的粒度分布，包括但不限于停留时间、温

度和杂质。

本文概述了在使用MSMPR生产所需粒度晶体的

表 2 提升产品收率的方法

Approach Yield (wt%) Purity (%) Compound Ref.

Extend residence time 93.6 97.6 Aliskiren hemifumarate [16]

91.0 91.6 Compound A [17]

Mother liquid recycling 87.0 94.0 Cyclosporine [15]

91.8 94.3 Cyclosporine [18]

89.1 — Deferasirox [18]

Solvent nanofiltration membrane 98.7 — Deferasirox [13]

Solid recycling 79.8 96.0 Cyclosporine [7]
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大致的两个研究方向：第一个是获取较小的粒度分布

[24–26]，这主要是使药物有一个快速的释放速率；第二

个是获取较大的粒度分布[27,28]，这主要是为了提升下

游操作的效率。粒数衡算模型是预测晶体粒度分布的基

本模型。

在多级MSMPR结晶中，主要的操作变量是温度、

停留时间和溶析剂加入量等。对于一个给定的操作条

件，基于粒数衡算模型可以计算出能够获取的最大和

最小粒度分布。Vetter等[29]构建了三种不同药物(扑热

息痛冷却结晶、L-天冬酰胺溶析结晶、阿司匹林冷却/
溶析结晶)在MSMPR多级结晶器内可达到的平均粒度分

布-总停留时间的区域图。如图3所示，提升MSMPR的
级数可以获得一个大的可生产粒度区域，但是可获得

的最大平均粒径的增量在逐渐减少。在随后的研究中，

Vetter等[30]考虑了动力学参数中的不确定性，并构建

了一个更加合理的扑热息痛冷却MSMPR多级结晶的可

达到区域。然而在某些情况下，获取最大或者最小粒径

的条件可能不容易实现，如停留时间太短以至于传热不

能很好地进行。Power等[31]在构建扑热息痛连续冷却

MSMPR多级结晶中考虑了能量平衡限制和操作体积限

制。总体来说，可达到区域可以被认为是结晶流程设计

的一个指导，因为它能帮助工程师避免一些不可行的方

案[32]。
在某些情况下，MSMPR结晶中可达到的最小粒度

仍然比需要的大，为了应对这种问题，必须对连续结晶

做一些改进。与细晶消除的方法不同，为了能够获得

小的平均粒径，Griffin等[24]提出了一个大晶体溶解的

操作形式。使用这个方法能够在工业尺度的阿司匹林

连续结晶中降低产品粒度。通过这个方法，在分割粒

径为120 μm时，晶体体积平均粒径从224.2 μm降低到了

60 μm。但是由于过饱和度的提升，使用这种方法时必

须要小心避免结晶器的不稳定行为和结垢的可能性。另

一种由Yang等[25,26]提出的能够降低粒度的方法是在

连续结晶过程中加入湿磨。有趣的是湿磨添加的位置不

同将会对粒度产生不同的影响。在他们的工作中，Yang
等对比了湿磨整合位置不同对于MSMPR晶体粒度分布

的不同影响。当湿磨在上游时，其可以被认为是一个晶

种产生器，这样可能会产生较大平均粒径的晶体。当湿

磨在下游时，其可以被认为是一个连续的粒度降低工具

(将平均弦长由71 μm降低至55 μm)。除此之外，不管湿

磨在哪里加入，使用湿磨操作都可以获得一个窄的粒度

分布。Narducci等[33]将超声和己二酸MSMPR结合。在

图3. 在药物结晶中使用MSMPR来满足粒度要求。
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超声的存在下，己二酸的粒度(约60 μm)大大小于没有

超声时的粒度(约500 μm)。与超声的影响相比，停留时

间的影响就小得多了。Powell等[34]研究了扑热息痛连

续结晶在有添加剂羟丙基甲基纤维素(HPMC)的情况下

的形态转变。与没有加入HPMC的各种形态对比，有

HPMC时晶体产品呈棒状并且小。此外，使用在4.1.节
内提出的母液循环也能降低颗粒的粒径。

在某些情况下，需要获取的粒度高于可达到区域计

算的最大粒度。为了实现这个目标，细晶消除是很常

用的手段[35,36]。但是使用这种方法时必须注意，因为

这可能导致连续结晶的非稳态行为。Su等[27]和Powell
等[28]描述了一种周期流的方法来延长停留时间分布

并最终提升晶体粒度。在甘氨酸的连续结晶中他们将

MSMPR转变为一个新型的周期流结晶，停留时间分布

可以明显地提升，同时可以避免堵管。与没有使用周期

流的操作相比，体积平均粒径D43从342.16 μm上升到了

696.76 μm。此外，4.1.节提出的固体循环操作也能够提

升颗粒的粒径。

为了在连续结晶中获取想要的晶体尺寸，可达到区

域将是一个很有帮助的指导。如果根据可达到区域，控

制操作条件(如温度和停留时间)不能实现粒度分布的要

求，那么这个问题可以通过增加附加设备(如湿磨、细

晶消除或者超声)或者转变操作模式(如周期流)的方式

来解决。

4.3. 使用 MSMPR 来满足药物结晶的形状要求

晶体形态的不同是不同面的生长速率不同的结果

[37]。在MSMPR结晶过程中生产所需的晶体形态比生

产所需的粒度要复杂，因为这个过程包括了形状演化、

多维粒数衡算和质量衡算等多个问题。因为在连续过程

中稳态下的过饱和度是恒定的，所以在MSMPR中模拟

晶体形态相对间歇过程要简单些。

Borchert等[37]模拟了单个晶体的演化轨迹。由于过

饱和度恒定，晶体的形态将沿着相同的轨迹变化，如图4 
所示。晶体形态的不同可以被看做晶体在结晶器内存在

时间的不同。在MSMPR结晶器中稳态晶体的存在时间

分布等于在全混釜中的停留时间分布。由此，连续结晶

过程的形态分布可以通过迭代求解晶体存在时间分布以

及质量衡算和多维粒数衡算获得。Kwon等[36]将细晶

消除阱和MSMPR耦合起来以控制四方蛋白溶菌酶的晶

体形状分布。他们将晶体的形状演化简化为晶体的长径

比的变化。使用动态的蒙特卡罗模拟结合热量、多维粒

数衡算来模拟结晶过程。通过将夹套温度调整到一个

合适的值可以获得想要的晶体。然而与间歇过程不同，

在连续结晶中通过加入添加剂的方法来改变晶体形态

的研究很少。Gerard等[38]在碳酸氢钠反应连续结晶中

加入了钙基添加剂，以改变晶体形状。上文中提到的

在扑热息痛连续结晶过程中加入HPMC也能改变晶体

的形状。

球形是一种很有吸引力的晶体外态。由于具有很好

的流动性以及后处理性能，球形的晶体能够提升下游的

过程效率[39]。然而很多因素都会影响球形晶体的品质

[40]。在连续结晶中稳态的操作条件是恒定的，因此有

部分研究人员尝试使用连续结晶来生产球形晶体。

Tahara等[41]使用了单级MSMPR来生产硫酸沙丁胺

醇球形晶体。水作为溶剂，乙酸乙酯和乳化剂(普朗尼

克L-121)的混合液作为溶析剂。由于在球形结晶过程中

使用了大量的溶剂，Tahara使用了一个连续的溶剂回收

过程来提升过程的经济性。他们发现在乳化剂浓度较

低(2%)、结晶器体积小(50 mL)以及一个长的停留时间 
(60 min)时能够获得大颗粒粒径。Peña和Nagy[42]将连

续苯甲酸球形结晶分成了两个步骤。第一步是成核和生

长控制的步骤，这一步主要在第一级结晶器内完成，使

用乙醇为溶剂、水为溶析剂。第二步是聚结控制步骤，

这一步在第二级结晶器内进行，使用甲苯作为架桥剂。

这个操作的显著优点是将不同步骤分开，这能够提升过

程的可控性。使用这个步骤，Peña和Nagy能够连续生产

粒径为1 mm的球形晶体。

在药物连续结晶的晶体形状控制问题方面仍然有很

多工作需要完成。由于晶体形状演化轨迹在MSMPR中
是一样的，所以多维粒数衡算有可能可以转化为一维粒

数衡算，这样就能简化设计和控制步骤。

图4. 连续MSMPR中的晶体形态分布。
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4.4. 使用 MSMPR 来满足药物结晶的晶型要求

由于不同的多晶型对于一个物质的物理和化学性质

有重大影响，因此控制药物的晶型是药物结晶过程的关

键目标[43]。在间歇结晶过程中，有许多可以用于控制

药物晶型的方法[44,45]。但是由于间歇结晶和连续结晶

的操作条件完全不同，间歇过程的晶型控制策略很难应

用在连续结晶上[46]。就笔者所知，关于连续结晶过程

的晶型控制研究还很少。为了能够使药物生产过程由间

歇转为连续过程，晶型控制问题不能避免。

Lai等[46]证实了通过控制结晶器的温度和停留时

间，可以使用连续结晶过程生产想要的L-谷氨酸多晶

型。他们发现如果一个单釜结晶过程的终点温度是

25℃，为了获得纯的β晶型，停留时间应该是900 min，
然而这么长的停留时间对于连续结晶过程是不可行的。

另一个重要的发现是初始加入晶种的方法不能够控制产

品的多晶型。此外，控制多晶型的主要因素是两种多晶

型的相对成核和生长动力学。此外，Lai等表明同时满

足多晶型和收率要求可能很困难。在他们随后的工作中

[47]，他们将一级连续结晶过程拓展为多级连续结晶。

使用多级连续结晶，Lai等可以在控制氨基苯甲酸晶型

的同时获取高的收率。基于获得的动力学参数，他们构

建了一个连续结晶过程的晶型粒数衡算模型；通过这个

模型，模拟了在不同操作条件下的连续结晶过程；使用

这个模拟结果，他们可以通过改变操作条件来获取想要

的晶型。

受到上面提到的研究的启发，Farmer等[48]完成了

一项很有意义工作，他们分析了稳态操作条件对多晶型

的影响，并将粒数衡算模型转变为无量纲形式。使用这

个无量纲形式的模型，两个无量纲数决定了连续结晶稳

态能够生产的晶型，如图5所示[45,46,48]。Farmer等认

为不稳定晶型的溶解对于稳态的晶型是没有影响的。他

们系统地分析了操作条件对连续结晶过程多晶型的影

响，并且获得的结论与Lai等[47]的实验结果吻合。

共晶是一种提高药物质量的方法。药物共晶是一种

配体分子与药物通过氢键结合的多组分系统[49]。Powell 
等[49]使用了一个新型的周期流MSMPR来生产尿素-巴
比土酸共晶，并且他们对比了在不同操作条件对于共

晶晶型的影响。他们的结果显示纯的晶型Ⅰ可以通过优

化操作条件来获得。但是纯的晶型Ⅲ是不容易获得的。

Lee等[50]使用连续共晶来分离香兰素。这个方法通过

加入吩嗪，与香兰素生成1∶2的共晶来分离香兰素。生

成的吩嗪-香兰素共晶随后在丙酮中重结晶获得ɑ晶型的

香兰素晶体。这个过程使用连续结晶的原因主要是在低

的停留时间下，系统内的过饱和度较高，这样能够促进

共晶的成核和生长。这个过程的收率是51.2%。

总的来说，连续结晶和间歇结晶在晶型控制方面的

不同在于：①晶种不能控制连续结晶过程的晶型；②控

制晶型的主要方法是控制两种晶型的相对成核生长速

率；③连续结晶中，不稳定晶型的溶解对于稳态的多晶

型是没有影响的。虽然使用连续结晶生产多晶型与共晶

在其他物质中的应用还较少，但这个方法已经引起了越

来越多的关注。

4.5. 使用 MSMPR 来满足药物结晶的手性要求

分离手性化合物是晶体工程中的另一个要求，特别

是对于药物[51,52]。因为优先结晶能从消旋体中获取纯

手性药物，所以它是一个很吸引人的技术[53]。但是传

统的连续结晶方法不能够解决这个问题，因此为了解决

这个问题必须对连续结晶过程进行一些修改。对于手性

物质可以分为三类：①混合物形式；②化合物形式；③

固体溶液形式。大部分有机物属于混合物形式和化合物

形式，并能够获得纯的R和S的手性对映体[54]。
第一个将优先结晶由间歇过程转变为连续过程的研

究由Qamar等[53]发表。在这篇研究论文中，连续加入

晶种的MSMPR耦合细晶消除过程被用于连续的优先结

晶。连续加入晶种是为了将溶液的浓度控制在介稳区之

内，在这个浓度范围内自发的初级成核能够被压制。因

为不良手性分子的浓度并不会被消耗，所以操作必须非

常小心。过程的收率为6.6%。基于这个工作，Qamar等

图5. 连续结晶多晶型的三种稳定区域[48]。方形数据点来自文献[45]，
菱形数据点来自文献[46]。
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[55]理论性地研究了使用对釜结晶器(coupling crystalli-
zation)形式进行连续优先结晶。在他们的操作方式中，

两个理想混合的结晶器通过管道相互连接，并且耦合了

细晶消除装置。这两个结晶器连续地交换无晶体的母

液。同时，两个结晶器持续地加入不同手性的晶种。使

用这个操作模型，产率、收率以及纯度都能明显提升。

Chaaban等[56]将对釜结晶器应用在了天冬酰胺一水合

物晶体的结晶过程。当使用的晶种的平均粒径小、表面

平滑时能够提升产率、收率以及纯度。但是由于晶体的

生长速率小，收率仍然不理想。Galan等[57]同样使用

这种方式生产D-/L-苏氨酸。他们的纯度能够大于99%。

由于连续加入晶种对于工业应用过于复杂，Vetter等[51]
使用了湿磨来进行连续优先结晶 (图6)。晶体被持续地

湿磨以提供足够的表面供晶体生长。这个过程的另一个

优势是该过程是稳健的。如果过程的参数选择正确，即

使是不良手性的晶体产生了，系统最终仍然会回到原来

的状态。

Temmel等[58]提出了固体溶液系统分离的稳态模

型。在随后的工作中，他们将逆流(counter-current)过程

引入了固体溶液物质的分离中[54]。
总的来说，为了生产出想要的手性，压制自发成核

是主要的思路。但是这个方法往往导致收率低。Rou-
geot和Hein发表的综述里有更多的关于连续优先结晶的

细节[59]。

5. 药物结晶过程中的连续管式结晶

连续管式结晶是另一种常用的连续结晶形式。在管

式结晶器中，溶液在进口处加入并流过管道。结晶过程

的过饱和度由冷却或者溶析产生，产品在出口处流出。

理论上说，无限的多级MSMPR在数学上应该是等价于

连续的管式结晶器的[29]。
对于有高的转化率和需要低停留时间的物质来说，

连续管式结晶更加适合[6]。根据操作的方式，连续管

式结晶可以大致被分为活塞流结晶、分割流结晶以及振

荡挡板流结晶，如图7所示。与MSMPR相比，管式结

晶器的优势在于停留时间分布窄以及放大容易[60]。但

是该过程也有温度不易控制、系统易堵塞的缺点[6,61]。
这些特点使得对管式结晶器的研究主要集中于粒度的控

制。就笔者所知，目前使用管式结晶器来满足其他要求

的研究还很少[62]。

5.1. 使用管式结晶器来满足药物结晶的粒度要求

由于停留时间分布窄，理论上说晶体的粒度在管式

结晶器中会比较容易控制。如上所述，管式结晶器中的

两个问题是易堵塞和不易控制。堵塞问题主要是由结垢

以及颗粒沉积引起的。不易控制主要是由于：①过饱和

度以及混合不易控制；②过程很难使用在线分析技术

(PAT)。

5.1.1. 活塞流结晶器

活塞流结晶器是连续管式结晶器的常见形式。与

MSMPR不同，活塞流结晶器在入口处没有晶体表面来

消耗过饱和度。因此许多研究都在活塞流结晶器的入口

处持续地加入晶种。此外，多级冷却和多级溶析也被用

于活塞流中以控制粒度。

在Eder等[62]的工作中，阿司匹林晶种和阿司匹林

母液持续地泵入一个活塞流结晶器中。Eder等研究了流

速对最终晶体粒度分布的影响，并总结出使用高的流速

会降低体积平均粒径，以及通过控制晶种流率可以防治

管道的堵塞。通过这个方法，他们可以获得体积平均粒

径为325 μm的晶体。在随后的研究中，Eder等[63]研究

了晶种加入量以及多级冷却对阿司匹林最终平均粒径

的影响。为了在没有晶种条件下控制成核，Majumder
和Nagy[64]将细晶消除装置用在了活塞流结晶当中。在

他们的实验中，活塞流结晶器被分割为多段。其中的某

些段用来冷却浆料，而另一些段加热溶液来溶解细晶。

Majumder和Nagy建立了包含成核、生长以及溶解动力

学的粒数衡算方程，并且系统地研究了决定细晶消除的

主要因素。他们确定了使用细晶消除能够在大晶体比小

晶体生长速率高以及大晶体比小晶体溶解速度慢的情况图6. 一个新型连续优先结晶流程图[51]。
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下产生作用。

为了简化加入晶种的操作，研究人员使用了各种方

法来产生一致的晶种。根据研究[65]，接触成核能够生

产均一粒径的晶种。Wong等[66]使用了接触成核设备来

制备统一的晶种。晶种的粒径可以通过控制过饱和度以

及晶种发生装置中的晶种停留时间来控制。Cui等[67]
系统地研究了成核速率和晶种粒径在不同接触力、接触

面积和频率下的关系。他们总结出在一个确定的范围

内，成核速率与上述三个因素都是线性关系并且粒径与

这些关系都无关。超声是另一个能够分离成核和生长的

方法，Furuta等[60]论证了在活塞流中使用超声的影响。

他们的结果表明使用这种方法能够显著地降低晶体的粒

径(降至1~7 μm)。
活塞流结晶的停留时间分布与间歇结晶过程的类

似。但是与传统的间歇结晶过程的粒度控制操作不一

样，在活塞流结晶中曲线降温很难实现。但是Hohmann
等[68]使用了一个螺旋逆流设计的空气冷却连续管式结

晶器。使用这个设备，管式流结晶器在保证窄停留时间

的同时，可以实现线性或者曲线降温，他们生产的晶体

粒径在20~80 μm之间。

传统管式流结晶器的可达粒径范围可以使用粒数衡

算耦合质量衡算获得[29]。但是这个模型主要决定的是

理想混合条件下的粒径，如果结晶过程使用了较大量的

溶析剂，那么可能会遇到非理想混合。为了解决这个问

题，Ferguson等[69]使用了一个Roughton形式的旋转混

合装置来增强混合效果。使用这个设备，粒径可以从

152 μm降低至52 μm。

Ridder等[70]建立了粒数衡算模型来优化多级分割

多级加料的连续管式溶析结晶器(MSMA-PFC)。与间歇

过程中使用的模型不同，活塞流结晶器内的粒数衡算模

型是与结晶器的长度相关的。使用多目标优化来确定每

一段内溶析剂加入的速率，以获得最大的粒径和最窄的

分布范围。他们典型的优化溶析剂操作是将溶液在生长

控制和成核控制区切换。基于这个工作，Su等[71]优化

了MSMA-PFC总的溶析剂加入量、位置以及分布。

5.1.2. 分割流结晶器

另一种常用的管式结晶器是分割流结晶器。图7展
示了分割流结晶器的示意图。与活塞流结晶器不同，

流体在分割流结晶器内被分为许多独立的液滴。由于

这个特征，分割流结晶器内的停留时间分布窄[72]。
这种操作模式的另一个特征是晶体可以被固定在液滴

中，这样可以通过控制液滴大小来控制晶体粒度的上

限[73]。
Neugebauer和Khinast[74]研究了使用这种结晶器来

生产蛋白质晶体，并且能够在113.4 min的停留时间内

获得粒径为15~40 μm的溶菌酶晶体。Jiang等[61]使用了

相同形式的结晶器来生产L-天门酰胺一水合物。在他们

的研究中，为了提升对每个单独结晶过程的控制，成核

和生长是分开的。通过控制气体和液体的流速并调节

用于产生晶种的冷热流体混合方式，Jiang等[75]能够在 
5 min停留时间内获得最大粒径为588 μm的晶体。在随

图7. 管式结晶示意图。(a)活塞流结晶器；(b)分割流结晶器；(c) 振荡挡板流结晶器。
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后的工作中，他们使用超声成核设备来替代传统的成核

装置，使用非直接的超声，Jiang等能够在8.5 min内产

生粒径为321 μm的晶体。Rossi等[76]在微流体结晶过

程中使用超声，并且能够在保证高产率和窄粒度分布

的条件下，生产最小粒径为15 μm的己二酸晶体。除此

之外，许多研究人员也使用分割流结晶器来研究结晶

机理。

5.1.3. 振荡挡板流结晶器

另一种广泛使用的活塞流结晶器形式是振荡挡板流

(COBC)。图7展示了振荡挡板流结晶器的示意图。与分

割流结晶器相比，振荡挡板流结晶器的直径较大，这样

能够实现较大的产率。与活塞流结晶器相比，振荡挡板

流结晶器可以在避免堵塞的同时在一个较低的母液净流

率下操作。振荡操作也可以在一个较短的结晶器内，延

长晶体的停留时间。

操作振荡挡板结晶器比上面两种结晶器都要复杂。

频率和振幅都对产品有影响。总的来说，在连续操作模

式下，最大的振荡速率应该至少是净流率的两倍[77]。
Lawton等[78]研究了在药物结晶中使用COBC的效

果。通过使用COBC，他们能够获得弦长约150 μm的

产品。Brown等[79]在水杨酸的溶析结晶中使用COBC，
但是由于混合器内的流速不均匀，未能获得均一粒径

的产品。Siddique等[80]使用COBC结合超声来生产α-乳
糖一水合物。超声被用于引发成核。在4 h停留时间内，

产品的粒径能够达到1500 μm。McGlone等[77]发表的综

述对COBC有更详细的说明。

5.2. 使用管式结晶器来满足药物结晶中的其他要求

为了能够生产想要的晶体形态，Kwon等[81]研究了

使用活塞流结晶器生产四方溶菌酶晶体的形状。

为了获得想要的收率，Cogoni等[82]将母液回流应

用在了药物活塞流结晶器中。他们系统研究了浓缩位置

和循环率对收率和最终粒径的影响。使用30%母液回流

的活塞流结晶器能使收率达到50%。这个收率还能通过

增加循环量来进一步提升。

为了能够生产想要的多晶型和共晶，Briggs等[83]
研究了使用COBC生产L-谷氨酸的多晶型，并且考察了

初始溶液浓度和晶种加入量对产品多晶型的影响。他们

的结果显示过饱和度是产品晶型控制的主要操控手段。

当过饱和度低于3时，生产的是热力学稳定的β晶型；过

饱和度为3~8时，生产的则是介稳的α晶型和β晶型的混

合晶型。Zhao等[84]使用COBC生产α-硫辛酸-烟酰胺共

晶，并且过程产率达到了350 g·h–1，产品纯度为99%。

6. 连续结晶中的控制策略

过程控制一直是结晶过程中的重要事项。连续结晶

的优势在于稳态时，所有的操作条件(温度、停留时间、

浓度等)都不变，这使得连续结晶的控制相对间歇的要

容易些[85]。
连续结晶过程控制主要有两种控制策略：基于模型

的方法和不基于模型的方法。基于模型的方法主要包含

三个部分：①用于描述结晶过程并且预测产品质量的过

程模型，这个模型通常由一系列方程(粒数衡算、质量

衡算、热量衡算、溶解度以及结晶动力学表达式)组成；

②用于检测系统实际状态是否与设定值一致的检测器；

③用于优化操作变量并在最低消耗的条件下使最终系统

达到设定值的优化器。不基于模型的控制策略就是基于

PAT结果的比例积分微分控制(PID)方法。

连续结晶过程控制的总体目标是稳定生产符合要求

的晶体产品。Yang和Nagy[32]对比了PID方法和非线性

模型预测控制方法(NMPC)。基于预测系统未来的变化，

NMPC是一种使用在线检测数据结合数学模型来优化操

作条件的方法。虽然建立NMPC方法相对复杂，但与

PID控制相比，这个方法能够显著地提升控制效果。使

用连续的两级MSMPR结晶器，结果显示，由于过程的

非线性，PID控制方法在粒度和收率控制方面并不方便。

相反，NMPC方法在随动控制和主动控制上都显示出了

优势。

Yang等[85]提出了一个无模型的自动直接成核控制

方法(automated direct nucleation control, ADNC)。这个

方法的发展是基于PAT技术的发展。ADNC使用由聚焦

光束反射测量(FBRM)提供的总颗粒数来创造一个过程

的反馈控制回路。这个方法主要用于粒度作为主要控制

变量时。Yang等[85]使用这个方法来控制扑热息痛连续

结晶过程的粒度。当停留时间和连续结晶过程的进料浓

度不变时，稳态产品的粒径应该是总颗粒数的函数。因

此，如果在这个设定条件下的总颗粒数已知，那么晶体

的粒径在这个设定值下应该是一致的。最终的操作条件

由系统达到稳态时的控制结果的条件来给出。这个方法

可以实现一个“质量源于控制”(QbC)的理念。在Yang
等[25]随后使用的单级扑热息痛连续结晶过程中，他们

将湿磨加入了ADNC控制系统中。湿磨的速率作为另一
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个可以将成核和生长分离的操作条件。当湿磨加在系统

上游时，可以作为初级成核的控制方案。当湿磨在下游

时，可以认为是一个二次成核的控制方案。Su等[11]在
扑热息痛连续结晶系统中使用浓度作为控制指标使系统

达到设定值。通过调节溶析剂加入量和新鲜浆料量，系

统可以保证固含量和过饱和度在设定值。

对于在活塞流结晶器中的粒度控制，Besenhard等
[86]发展了一个无模型的反馈控制器来控制阿司匹林的

冷却结晶产品的粒度。通过调整晶种加入速率，晶体产

品的粒径可以稳定在90~140 μm。

另一个在MSMPR中的控制问题是启动优化。连续

结晶在到达稳态前是波动态的，这导致了产品质量的不

稳定。Yang和Nagy[87]对比了不同的启动方案对启动时

长的影响。其结果显示使用一个合适的启动方案能够使

二级阿司匹林连续冷却/溶析结晶过程的启动时间减少

大约50%。

结垢是连续结晶的一个重要问题。由于连续结晶过

程的溶液是过饱和的，因此结垢会持续地生长。在没有

反结垢操作的情况下，结垢会增加热阻、减少停留时间

甚至导致系统停车。为了模拟结垢对于过程过饱和度、

温度以及晶体粒度分布的影响，Majumder和Nagy[88]
提出了一个结合粒数衡算和结构模型的数学模型，也给

出了结垢厚度随时间变化的动态行为。基于这个模型，

Koswara和Nagy[89]提出了一个反结垢控制方法，这个

方法是通过加热和冷却循环进行的。连续活塞流结晶器

被分为两个对称的区域。在每一段，周期性地加热和冷

却晶体。根据这个模型，结垢和溶解都会导致低粒度。

因此如果晶体粒度低于设定值，那么就变换操作。

PAT技术可以获得溶液中结晶过程模拟控制的重要

信息。很多商业PAT设备已经用于结晶[32,85,90]，包

括FBRM、在线颗粒图像测量仪(PVM)、衰减全反射傅

里叶变换红外光谱(ATR-FTIR)、衰减全反射紫外光谱

(ATR-UV)等。除此之外，还有很多正在研发的PAT技术，

包括超声测量[91]和图像分析技术[92–95]。随着PAT技
术的发展，结晶过程开发会显著地缩短并且系统的稳健

性会提高。

7. 结论

连续药物结晶有易于控制和产率高的优势。随着这

方面研究的深入，连续结晶技术已经能够被用于生产一

些想要的药物晶体。与间歇过程相比，连续结晶过程能

够提供潜在的经济价值。但是现阶段并不是所有的过程

都适合连续结晶。例如，在生产手性晶体上，连续结晶

的收率仍然很低。除此之外，适合MSMPR结晶的不一

定适合管式结晶。例如，MSMPR在生产大粒径的晶体

方面有优势。PAT和基于模型的控制策略都被用于连续

结晶过程的控制，虽然主要是粒度和浓度的控制。在将

来，以下这些领域可能会促进药物连续结晶过程的发

展：①先进的控制技术(如神经网络模型)；②连续结晶

与其他单元操作的耦合(如纳滤)；③集成的过程模型的

发展(如纯度预测模型)。
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