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三效 ＭＶＲ 系统的流程模拟及性能研究
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摘要:基于多效蒸发与 ＭＶＲ 技术的优点ꎬ将 ２ 种工艺进行结合ꎬ提出多效 ＭＶＲ 节能工艺的新思路ꎬ介绍了三效 ＭＶＲ 蒸发

系统的工作原理ꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟了整个系统的工艺流程ꎬ并对三效 ＭＶＲ 进行了性能分析ꎮ 为了减少换热强度ꎬ应该尽
量降低蒸发压强ꎬ这样原料需要预热的温度也会减小ꎻ压缩机的蒸汽压缩比维持在 １􀆰 ６ ~ ２􀆰 ０ 比较合适ꎻ进料浓度不宜过大ꎬ高
浓度进料液需适当稀释后再进行蒸发ꎻ为了提高此蒸发系统的制热能效比ꎬ需适当地减小压缩比ꎻ考虑到整个系统的节能效果ꎬ
此系统在低温低压下运行较为合适ꎮ
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＠ ｈｏｔｍａｉｌ.ｃｏｍꎮ

　 　 随着当今世界的发展ꎬ淡水资源缺乏形势越发

严峻ꎬ发展海水淡化技术ꎬ利用海水进行淡化处理已

成为世界各国共同关注的焦点ꎮ 在众多海水淡化技

术中ꎬ多效蒸发和机械蒸汽再压缩技术以操作简单、
运行维护成本低等优势ꎬ成为海水淡化的主要研究

方向[１]ꎮ 其中多效蒸发工艺因多次利用二次蒸汽

能达到一定的节能效果ꎮ 多效蒸发能够利用低品位

蒸汽的余热加热海水ꎬ对比其他海水淡化方法ꎬ能耗

相对较低[２－３]ꎬ但末效蒸汽需用冷凝系统进行冷凝ꎮ
而机械蒸汽再压缩技术(ＭＶＲ)可以反复循环利用

二次蒸汽的潜热ꎬ同时 ＭＶＲ 蒸发系统还有占地面

积小、低温蒸发、无需冷却系统冷凝末效蒸汽等优

点[４]ꎬ但目前来看ꎬＭＶＲ 蒸发系统以单效为主ꎬ蒸发

过程能耗依然较高ꎬ同时压缩机提升二次蒸汽温度

的能力有限ꎬ并且溶液存在沸点升ꎬ有效传热温差

低ꎬ设备投资高ꎮ 因此ꎬ基于系统自身热量循环利用

的设计思想[５]ꎬ以传统三效蒸发技术和单效 ＭＶＲ
蒸发技术为基础ꎬ提出多效 ＭＶＲ 的新思路ꎬ针对溶

液沸点升在 １０℃以内的溶液ꎬ利用单效 ＭＶＲ 蒸发

和传统三效蒸发系统结合ꎬ设计了三效 ＭＶＲ 蒸发

系统ꎬ旨在降低蒸发浓缩过程能耗ꎬ同时分析了各运

行参数的变化对系统性能的影响情况ꎬ为进一步降

低蒸发浓缩过程能耗提供参考ꎮ
由于海洋的开放性ꎬ使其组成变得非常复杂ꎬ但

是在海水淡化工程中ꎬ原料海水都会经过一系列的

预处理过程ꎬ除掉了大部分的成分ꎬ所以在模拟的过

程中针对海水仅考虑最为重要的 ２ 种组分:水和氯

化钠ꎮ
国内外对 ＭＶＲ 系统做了大量的研究ꎮ 吴易飞

等[６]、Ｈａｎ 等[７] 将自回热理论应用于 ＭＶＲ 蒸发浓
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缩过程ꎬ取得了良好的节能效果ꎮ 高效的气液分离

器是 ＭＶＲ 蒸发技术中一个关键的单元设备ꎬ普通

的气液分离器在分离的二次蒸汽中会夹带一定的溶

质和液体水滴ꎬ由于系统蒸发出的二次蒸汽需要进

入压缩机压缩ꎬ蒸汽中即使携带少量的液体ꎬ也会降

低蒸汽的压缩效率ꎬ而且会对压缩机的叶轮造成冲

击以致损坏[８]ꎮ 除沫后的二次蒸汽经过压缩机压

缩后ꎬ通常情况下会有一定的过热度ꎬ过热蒸汽不仅

会对设备造成巨大的损坏ꎬ而且会降低传热效

率[９]ꎮ 因此ꎬ如何将过热蒸汽先变成饱和蒸汽ꎬ也
是 ＭＶＲ 蒸发技术中不可或缺的操作之一ꎮ 刘立[１０]

构建了 ＭＶＲ 循环工艺模型ꎬ以此验证了实际运行

中电动机的功率以及蒸汽的冷凝放热量ꎬ得出了所

构建模型的可靠性ꎬ并进行了 ＭＶＲ 系统放大分析ꎮ
Ｈａｎ[１１]利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 基于 ＭＶＲ 技术的工作原理

构建了单级和双级的零排放海水淡化系统ꎬ并对比

传统蒸发技术分析了能耗情况ꎮ 顾承真等[１２] 以水

作为工质ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立了蒸发流程模型ꎬ并
分析了补充水的量、循环蒸汽量与蒸发压强、进料温

度、蒸汽压缩比之间的关系ꎬ提出了最佳的工艺操作

条件ꎮ 这些研究足可以看出 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 在分析

ＭＶＲ 系统上有很大的应用ꎮ

１　 三效 ＭＶＲ 系统理论分析与模型的构建

图 １ 为三效ＭＶＲ 蒸发工艺流程ꎮ 三效ＭＶＲ 系

统处于稳定运行状态时的物料经冷凝水和浓溶液预

热后ꎬ依次通过各效蒸发器ꎮ 一效蒸发器产生的二

次蒸汽 ６ 进入二效蒸发器ꎬ作为其热源ꎻ同理ꎬ二效

蒸发器产生的二次蒸汽 ８ 进入三效蒸发器ꎬ三效蒸

发器产生的二次蒸汽 １１ 进入压缩机增温增压ꎬ之后

回到一效蒸发器ꎬ如此构成一个循环ꎬ从而利用了二

次蒸汽 １１ 中所含的潜热ꎬ避免了直接冷凝所造成的

热量损失ꎬ浓缩后的溶液从三效蒸发器中排出ꎮ 系

统稳定运行时ꎬ主要能耗是压缩机消耗的电能ꎮ

图 １　 三效 ＭＶＲ 蒸发工艺流程

１􀆰 １　 三效 ＭＶＲ 系统理论分析

三效 ＭＶＲ 系统存在物料衡算与能量衡算ꎬ物
料衡算用式(１)计算:

Ｆｘ０ ＝ (Ｆ － Ｗ)ｘ３ (１)

式中ꎬＦ 为原料液流量ꎬ ｋｇ / ｈꎻＷ 为水分蒸发量ꎬ
ｋｇ / ｈꎻｘ０ 为原料液中 ＮａＣｌ 的质量分数ꎬ％ꎻｘ３ 为浓缩

液中 ＮａＣｌ 的质量分数ꎬ％ꎮ
能量衡算由式(２)计算:
Ｑｅ１ ＋ Ｑｅ２ ＋ Ｍ１Ｈ１ ＝ Ｍ１５Ｈ１５ ＋ Ｍ１６Ｈ１６ ＋ Ｍ１７Ｈ１７ (２)

式中ꎬＱｅ１、Ｑｅ２ 分别为压缩机和补充蒸汽输入的能

量ꎬｋＪꎻＨｉ 为焓ꎬｋＪ / ｋｇꎮ
系统中产生的二次蒸汽进入蒸汽压缩机进行压

缩后变为过热蒸汽ꎬ其中ꎬ压缩后的过热温度[１３] 可

由式(３)计算:
Ｔｄ / Ｔｓ ＝ １ ＋ [(ｋ － １) / ｋ] × [(ε － １) / ηｖ] － τ (３)

式中ꎬＴｄ 为压缩后过热蒸汽的温度ꎬＫꎻＴｓ 为料液在

蒸发压强下的饱和温度ꎬＫꎻｋ 为绝热系数ꎻε 为压缩

比ꎻηｖ 为容积效率ꎬ％ꎻτ 为压缩机温度偏差ꎬＫꎮ
一定工况下ꎬ蒸汽压缩机在压缩过程中所消耗

的理论功率[１４]由式(４)计算:
Ｗｔｈ ＝ [ｋ / (ｋ － １)]ｑｖｓＰ１(ε(ｍ－１) / ｍ － １) (４)

式中ꎬＷｔｈ为压缩机的理论功率ꎬｋＷꎻｑｖｓ为二次蒸汽

的体积流量ꎬｍ３ / ｓꎻＰ１ 为蒸发压强ꎬｋＰａꎻｍ 为多变

系数ꎮ
由于压缩机压缩二次蒸汽属于多变过程ꎬ同时ꎬ

压缩机本身存在机械效率ꎬ所以实际运行过程中ꎬ压
缩机消耗的总功率按式(５) [１５－１６]计算:

ＷＴ ＝ Ｗｔｈ / (ηｅ􀅰ηｍ) (５)

式中ꎬＷＴ 为压缩机的实际功率ꎬｋＷꎻηｅ 为机械效

率ꎬ％ꎻηｍ 为多变效率ꎬ％ꎮ
过热蒸汽在进入蒸发器以前ꎬ需要对其进行饱

和化处理ꎬ所需要冷却水的质量流量由式(６)计算:
Ｄｈｗ ＋ ｑｓｈｓ ＝ (Ｄ ＋ ｑｓ)􀅰ｈｓａ (６)

式中ꎬｈｗ 为过热蒸汽的单位比焓ꎬｋＪ / ｋｇꎻｑｓ 为冷凝

水的质量流量ꎬ ｋｇ / ｈꎻ ｈｓ 为冷凝水的单位比焓ꎬ
ｋＪ / ｋｇꎻｈｓａ为饱和蒸汽的单位比焓ꎬｋＪ / ｋｇꎮ

制热能效比(ＣＯＰ)反映的是整个系统的技术

经济性能ꎬ是系统蒸发能耗和压缩机功耗的比值ꎬ该
系数表征的是整个系统对能量的利用情况ꎬＣＯＰ 值

越高ꎬ说明系统对能量的利用率越高ꎬＣＯＰ[１７] 的值

由式(７)计算:
ＣＯＰ ＝ (Ｍ６ ｒ６ ＋ Ｍ８ ｒ８ ＋ Ｍ１１ ｒ１１) / (Ｑｅ１ ＋ Ｑｅ２) (７)

１􀆰 ２　 三效 ＭＶＲ 系统模型的构建

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 主要由 ３ 部分组成ꎬ系统实现策略、

􀅰１０２􀅰
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单元操作模块、物性数据库ꎬ可以对单个操作单元和

整个工艺流程进行模拟[１８]ꎮ 本文中根据 ＭＶＲ 工艺

原理以及 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟的特点[１９－２０]ꎬ选用通过热

物流连接的 ２ 个 Ｈｅａｔｅｒ 与两相闪蒸器 ｆｌａｓｈ２ 共同组

成蒸发器及气液分离器ꎬ选用 ｃｏｍｐｒ 作为蒸汽压缩

机ꎬ选用一个 Ｈｅａｔｅｒ 将压缩出来的过热蒸汽冷凝到

饱和ꎬ整个三效 ＭＶＲ 系统分析模型如图 ２ꎬ物料选

用一定质量分数的 ＮａＣｌ 溶液ꎬ考察进料温度、蒸发

压强、进料浓度、二次蒸汽经过压缩机压缩后的压力

升以及补充新鲜蒸汽的量对蒸发量、压缩机功率、
ＣＯＰ 的影响ꎮ 为保证模拟结果的合理性ꎬ现作以下

假设:①整个 ＭＶＲ 系统的热量损失主要集中在蒸

发器的换热过程ꎬ选择总换热量的 ５％作为整个系

统的热量损失ꎮ ②初始条件为产生一定量的二次蒸

汽的情况下ꎬ忽略启动时所需要的新鲜蒸汽ꎮ ③蒸

汽压缩机的多变效率、机械效率均取为 ９０％ꎮ

图 ２　 三效 ＭＶＲ 模拟流程

２　 模拟结果与分析

２􀆰 １　 蒸发量、补充新鲜蒸汽量与进料温度、蒸发压

强的关系

各效压降 ２０ ｋＰａꎬ一效压强分别选 ６０、７０、８０
ｋＰａ 的情况下ꎬ原料液的进料量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ初始

阶段产生的二次蒸汽量为 ３００ ｋｇ / ｈꎬ原料液中 ＮａＣｌ
质量分数 ３􀆰 ８％ꎬ分别研究补充蒸汽量、蒸发量与蒸

发压强、进料温度的关系ꎮ
由图 ３ 可知ꎬ当蒸发压强保持不变ꎬ蒸发量随着

进料温度的增加呈线性增加ꎬ在同一进料温度下ꎬ蒸
发量随蒸发压强的升高而减小ꎮ 这是因为原料液在

进入蒸发器后需要先加热到相应压强下的沸点温度

才可以进行蒸发ꎬ维持蒸汽换热量不变的前提下ꎬ进
入蒸发器的原料液温度越高ꎬ本身携带的热量越多ꎬ
相应的蒸发量就越大ꎮ 而在进料温度相同的情况

下ꎬ蒸发压强越高ꎬ相对应的溶液饱和沸点越高ꎬ因
　 　 　 　 　 　 　

蒸发压强:１—６０ ｋＰａꎻ２—７０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａ

图 ３　 蒸发量与进料温度的关系

此蒸发量越小ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ为达到热平衡ꎬ在同一蒸发压强

下ꎬ进料温度升高ꎬ补充的新鲜蒸汽量明显减少ꎬ在
同一进料温度下ꎬ蒸发压强升高ꎬ补充的新鲜蒸汽量

逐渐增大ꎮ 这是因为在相同的蒸发压强下ꎬ温度高

的原料液本身携带的热量多ꎬ需要加热到沸点所需

要的热量就会减少ꎬ因此补充的新鲜蒸汽的量会相

应地减少ꎮ 当进料温度保持不变ꎬ系统的蒸发压强

越高ꎬ其中溶液所对应的饱和沸点温度越高ꎬ二次蒸

汽的产生量就会变少ꎬ因此补充的新鲜蒸汽量就会

越多ꎮ

蒸发压强:１—６０ ｋＰａꎻ２—７０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａ

图 ４　 补充蒸汽量与进料温度的关系

２􀆰 ２　 蒸发量与进料质量分数、蒸发压强的关系

各效压降 ２０ ｋＰａꎬ一效压强分别选 ６０、 ７０、
８０ ｋＰａ 的情况下ꎬ原料液的进料量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ初
始阶段产生的二次蒸汽量为 ３００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度为

饱和温度ꎬ选取不同的进料质量分数ꎬ研究蒸发量与

蒸发压强的关系ꎮ
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由图 ５ 可知ꎬ当蒸发压强保持不变ꎬ进料质量分

数升高ꎬ料液的蒸发量逐渐减小ꎬ且蒸发压强为

６０ ｋＰａ 时蒸发量的下降速度要小于蒸发压强为 ７０、
８０ ｋＰａ 时的ꎮ 因为在系统的换热量与进料温度一

定的情况下ꎬ进料的质量分数越大ꎬ溶液的沸点越

高ꎬ溶液达到沸腾需要的热量会越多ꎬ因此蒸发量

变少ꎮ

蒸发压强:１—６０ ｋＰａꎻ２—７０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａ

图 ５　 蒸发量与进料质量分数的关系

２􀆰 ３　 压缩机功率、冷凝器热负荷与蒸发压强和蒸汽

压力升的关系

各效压降 ２０ ｋＰａꎬ一效蒸发压强分别选择 ６０、
６５、７０、７５、８０、８５、９０ ｋＰａꎬ二次蒸汽经过压缩机压缩

后的压力升分别选择 ３０、４０、５０ ｋＰａ 的情况下ꎬ原料

液的进料量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ初始阶段产生的二次蒸

汽量 ３００ ｋｇ / ｈꎬ进料温度为饱和温度ꎬ进料质量分数

为 ３􀆰 ８％ꎬ分别研究压缩机功率、冷凝器热负荷与蒸

发压强和蒸汽压力升的关系ꎮ
由图 ６ 可知ꎬ保持蒸汽压力升不变ꎬ冷凝器热负

荷随着蒸发压强的升高而降低ꎬ蒸发压强相同时ꎬ冷
凝器热负荷随着蒸汽压力升的上升而升高ꎬ这是因

为在同一蒸发压强下ꎬ蒸汽的压力升越大ꎬ相对应压

缩机的压缩比会越大ꎬ压缩后蒸汽的热量会变大ꎬ需
要压缩机做更多的功ꎬ致使消耗的功率越大ꎬ则末效

蒸汽经过压缩后的过热度越大ꎬ为冷凝到饱和状态ꎬ
消耗冷却水的量也相应地增加ꎮ 当蒸汽的压力升一

定、压缩机的处理量不变时ꎬ随着蒸发压强的增大ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

压力升:１—３０ ｋＰａꎻ２—４０ ｋＰａꎻ３—５０ ｋＰａ

图 ６　 热负荷与蒸发压强的关系

压缩机对应的压缩比会相应地减小ꎬ因此压缩后二

次蒸汽的能量会变小ꎬ过热温度会减小ꎬ被冷却水冷

却成饱和蒸汽所放出的热量同样会减小ꎮ
由图 ７ 可知ꎬ保持蒸汽压力升不变ꎬ压缩机功率

随着蒸发压强的升高而降低ꎬ保持蒸发压强不变ꎬ压
缩机功率随着蒸汽压力升的上升而升高ꎮ 这是因为

在同一蒸发压强下ꎬ蒸汽的压力升越大ꎬ压缩机做功

更多ꎬ消耗的功率越大ꎬ当蒸汽的压力升一定、压缩

机的处理量不变时ꎬ随着蒸发压强的增大ꎬ压缩机对

应的压缩比会相应地减小ꎬ压缩机消耗的功率越小ꎮ

压力升:１—３０ ｋＰａꎻ２—４０ ｋＰａꎻ３—５０ ｋＰａ

图 ７　 压缩机功率与蒸发压强的关系

２􀆰 ４　 换热量、ＣＯＰ 与蒸发压强、压力升的关系

原料液的进料量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎬ初始二次蒸汽

量为 ３００ ｋｇ / ｈꎬ原料液的质量分数为 ３􀆰 ８％ꎬ沸点进

料ꎬ热损失保持换热总量的 ５％ꎬ分别研究制热能效

比 ＣＯＰ、系统换热量与压力升、蒸发压强的关系ꎮ
由图 ８ 可知ꎬ保持蒸汽压力升不变ꎬ蒸发器的换

热量随蒸发压强的升高而降低ꎻ蒸发压强不变时ꎬ随
着压力升的降低而升高ꎮ 这是因为在一定的压力升

下ꎬ蒸发压强越大ꎬ末效出口蒸汽压强越大ꎬ被压缩

后的蒸汽压越大ꎬ相对应的气化热越小ꎬ如保持产生

的二次蒸汽量不变ꎬ则蒸发器的换热量会相应减小ꎻ
在同一蒸发压强下ꎬ由于二次蒸汽的进料量一定ꎬ蒸
汽的压力升越大ꎬ二次蒸汽被压缩后的饱和蒸汽压

越大ꎬ相对应的气化热值变小ꎬ蒸发器的换热量

变小ꎮ

压力升:１—３０ ｋＰａꎻ２—４０ ｋＰａꎻ３—５０ ｋＰａ

图 ８　 换热量与蒸发压强的关系
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由图 ９ 可知ꎬ在同一压力升下ꎬ随蒸发压强的增

大ꎬ相对应的压缩比减小ꎬ压缩机消耗功率变小ꎬ
ＣＯＰ 值变大ꎬ蒸发压强不同时ꎬ压力升越小ꎬＣＯＰ 增

幅越大ꎬ在不同的压强下ꎬ压力升为 ３０ ｋＰａ 时的

ＣＯＰ 增幅最大ꎬ因此压缩比越小ꎬＣＯＰ 值越大ꎬ所以

适当地增大蒸发压强ꎬ能够降低系统能耗ꎬ提高系统

的 ＣＯＰꎮ 但由于需要维持一定的蒸发量ꎬ因此ꎬ压
缩比应该有一个合理的取值范围ꎮ

压力升:１—３０ ｋＰａꎻ２—４０ ｋＰａꎻ３—５０ ｋＰａ

图 ９　 ＣＯＰ 与蒸发压强的关系

２􀆰 ５　 换热量、ＣＯＰ 与蒸发压强、压缩比的关系

各效压降 ２０ ｋＰａꎬ一效蒸发压强分别为 ６０、７０、
８０ ｋＰａꎬ选取不同的蒸汽压缩比ꎬ原料液的进料量为

１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ初始二次蒸汽量为 ３００ ｋｇ / ｈꎬ原料液的

质量分数为 ３􀆰 ８％ꎬ沸点进料ꎬ热损失保持换热总量

的 ５％ꎮ 分别研究制热能效比 ＣＯＰ、系统换热量与

压缩比、蒸发压强的关系ꎮ
由图 １０ 可知ꎬ随着压缩比的增大ꎬ蒸发器换热

量逐渐变大ꎬ但增加的速率逐渐变小ꎬ为了保证压缩

的可操作性和安全性ꎬ压缩比应该尽可能地减小

为好ꎮ

蒸发压强:１—６０ ｋＰａꎻ２—７０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａ

图 １０　 换热量与压缩比的关系

由图 １１ 可知ꎬ压缩比升高ꎬ系统 ＣＯＰ 逐渐减

小ꎬ压缩比到达 １􀆰 ８ 以后ꎬＣＯＰ 值减小的速度明显

变缓ꎬ但是此时的系统能效比依然较高ꎮ
综合以上考虑ꎬ选择压缩比为 １􀆰 ８ 时较为合适ꎬ

考虑到工程应用具有复杂多变性ꎬ压缩比控制的范

围应左右各扩大 ２０％ꎬ所以ꎬ压缩比应该控制在

１􀆰 ６~２􀆰 ０ꎮ

蒸发压强:１—６０ ｋＰａꎻ２—７０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａ

图 １１　 ＣＯＰ 与压缩比的关系

３　 结论

通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对三效 ＭＶＲ 蒸发系统的几个

节点进行了模拟ꎬ主要通过进料温度、蒸发压强、蒸
发量、补充新鲜蒸汽量、二次蒸汽经过压缩机的压力

升、进料浓度、系统换热量、冷凝器热负荷、压缩机功

率、ＣＯＰ 性能评价指标来对三效 ＭＶＲ 蒸发系统的

性能进行研究ꎬ并分析了模拟结果ꎬ结论如下ꎮ
(１)为更好地将系统热能用于蒸发ꎬ减少新鲜

蒸汽的消耗量ꎬ原料液进入蒸发器之前ꎬ最好先加热

到沸点以后ꎮ
(２)此蒸发系统在低温低压条件下运行更为合

适ꎬ同时需要结合物料的热敏性进行考虑ꎮ
(３)物料的浓度越大ꎬ沸点升越大ꎬ越不易蒸

发ꎬ因此对浓度较大的原料液而言ꎬ适当地稀释可以

促进蒸发效率ꎮ
(４)将蒸汽压缩比适当地降低ꎬ可以提高蒸发

系统的制热能效比ꎬ减少压缩机消耗功率ꎬ减少冷凝

水的用量ꎮ 理论上ꎬ压缩比越小ꎬ系统越节能ꎮ 但由

于系统需要维持一定的换热量ꎬ因此ꎬ蒸汽压缩比范

围在 １􀆰 ６~２􀆰 ０ 时较好ꎮ
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图 ６　 ＥＯ 有机物脱除率随理论板数的变化

由图 ５ 可知ꎬ尾气中 ＥＯ 浓度随理论板数的增

大而逐步降低ꎬ降低趋势在理论板数达到 １２ 块后逐

渐平缓ꎮ 结合图 ６ 可得出ꎬ在理论板数为 １８ 块时ꎬ
ＥＯ 脱除率达到 ９９􀆰 ９９９ ９％ꎬ排放尾气中 ＥＯ 浓度

０􀆰 ３２ ｍｇ / ｍ３ꎬ达到最新的排放标准ꎮ
２􀆰 ４　 乙二醇水溶液

乙二醇水溶液洗涤方案模拟基本参数如表 ２ 所

示ꎮ 在保证排放尾气中 ＥＯ 浓度<０􀆰 ５ ｍｇ / ｍ３ 条件

下ꎬ模拟计算吸收剂中乙二醇含量对吸收剂用量的

影响ꎮ 结果如图 ７ 所示ꎮ
表 ２　 乙二醇水溶液洗涤方案主要工艺参数

尾气冷却温度 / ℃ 吸收剂进料温度 / ℃ 吸收塔理论板数

－１５ ５ １８

图 ７　 液气质量比随乙二醇质量分数的变化

随着吸收剂中乙二醇含量逐渐增大ꎬ液气比逐

渐减小ꎬ乙二醇质量分数增加到 ４０％ꎬ液气比开始

减少缓慢ꎬ增加到 ７０％ꎬ液气比不再减少ꎬ反而开始

增加ꎮ 乙二醇质量分数 ４０％时ꎬ液气比 ２􀆰 ４２ꎬ与凝

水吸收相比较ꎬ节约了吸收液 ５ ｔ / ｈꎬ吸收效果明显

提高ꎮ

３　 结论

采用 ＰＲＯＩＩ 模拟软件对 ＥＯ 装置尾气吸收塔进

行了模拟ꎬ优化后的工艺参数是:尾气冷却温度

１５℃ꎬ凝液进水温度 ５℃ꎬ液气质量比 ２􀆰 ４２ꎬ吸收塔

理论板数 １８ꎮ 另外ꎬ采用乙二醇水溶液替代凝水进

行尾气吸收ꎬ相同条件下ꎬ乙二醇质量分数 ４０％时ꎬ
液气比 ２􀆰 ４２ꎬ相比凝水 ５􀆰 ９５ 液气比ꎬ废液减少了

６０％ꎮ 同时二元醇溶液对环境无害ꎬ安全无毒ꎬ一般

生化处理即可满足环保要求ꎬ而且一定浓度的乙二

醇水溶液可回收利用ꎬ增加经济效益ꎮ
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