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膜分离回收四氟乙烯尾气的设计与优化
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摘要:针对氟化工企业四氟乙烯生产装置排放的含氟尾气ꎬ采用膜分离技术对排放尾气中的四氟乙烯进行深度回收ꎬ从而

达到节能增效的目的ꎮ 以某化工厂四氟乙烯生产装置的尾气为设计基础ꎬ应用 Ｕｎｉｓｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 模拟软件进行模拟设计与优化ꎮ
案例研究表明ꎬ在四氟乙烯尾气中四氟乙烯摩尔分数仅为 １２％左右的条件下ꎬ膜分离回收四氟乙烯的回收率仍能达到 ８０％以

上ꎬ且能保证富四氟乙烯回收气的氧摩尔分数低于 ３０×１０－６ꎬ具有很好的经济和环保收益ꎮ
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　 　 四氟乙烯(Ｃ２Ｆ４)是目前生产量最大、最重要的

含氟单体ꎬ是聚四氟乙烯的原料ꎬ是诸多含氟共聚物

的共聚单体ꎬ也是多种含氟化合物的中间体ꎮ Ｃ２Ｆ４

生产水平代表了一个国家有机氟工业发展的水平ꎮ
在水蒸汽稀释热解制 Ｃ２Ｆ４ 生产中ꎬ进入精馏系统脱

轻塔或粗分塔的物料气中含有一部分 ＣＯ 和 Ｏ２ 等

不凝性气体在塔顶富集[１－２]ꎮ Ｃ２Ｆ４ 活性较强ꎬ当氧

含量达到一定浓度时易与 Ｃ２Ｆ４ 反应生成爆炸性物

质ꎬ严重影响 Ｃ２Ｆ４ 的安全生产ꎮ 同时若系统中低组

分含量过高ꎬ整个系统的操作压力也会提高ꎬ严重影

响 Ｃ２Ｆ４ 产品的质量[３]ꎮ 因此在目前的 Ｃ２Ｆ４ 生产工

艺流程中ꎬＣＯ、Ｏ２ 及少量的不凝性气体须通过脱轻

塔塔顶进行排放ꎬ以确保低组分气体在系统中的浓

度ꎬ保证整个系统的连续运行和生产安全ꎮ 据估算

１ 个 ６ ０００ ｔ / ａ Ｃ２Ｆ４ 生产装置每年向外排放 Ｃ２Ｆ４ 达

到 ３００ ｔꎮ 因此对排放尾气中的 Ｃ２Ｆ４ 进行回收ꎬ既
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能降低消耗和成本ꎬ又能减少环境污染ꎬ具有很好的

经济效益和社会效益ꎮ 回收 Ｃ２Ｆ４ 的方法有反应法ꎬ
如与溴水反应生成灭火剂四氟二溴乙烷[４]ꎬ热解反

应生成八氟环丁烷ꎬ以及溶剂吸收法[５] 和萃取精馏

法[６－７]等ꎮ 但现广泛采用的溶剂吸收流程回收 Ｃ２Ｆ４

存在一定的缺点ꎬ如常用吸收剂三氟三氯乙烷、氯仿

等因严重破坏大气臭氧层为国际禁用或逐步淘汰的

物质ꎬ溶剂吸收过程、解吸过程均需要冷冻盐水和蒸

汽ꎬ能耗高等ꎮ 膜分离技术具有工艺流程简单ꎬ操作

方便ꎬ分离回收过程中不需引入溶剂ꎬ不产生新的环

境污染等优点[８－１０]ꎮ 本文中以某厂 Ｃ２Ｆ４ 生产装置

的尾气为设计基础ꎬ提出应用气体膜分离技术对排

放尾气中的 Ｃ２Ｆ４ 进行回收ꎬ从而达到节能增效的目

的ꎮ 应用 Ｕｎｉｓｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 软件进行模拟设计与优化ꎬ
考察操作条件对回收的四氟乙烯产品纯度、回收率

和经济效益等的影响ꎮ

１　 过程设计与优化基础

１􀆰 １　 设计基础数据

某厂 Ｃ２Ｆ４ 精制装置采集的一组尾气数据:温度

为－２０℃ꎬ压力 ０􀆰 ６５ ＭＰａꎬ流量 １８􀆰 １６ ｍ３ / ｈꎬ尾气组

成见表 １ꎮ 要求回收的 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数不低于 ４０％ꎬ
返回 Ｃ２Ｆ４ 精制装置ꎬ氧摩尔分数低于 ３０×１０－６ꎬ回收

率不低于 ７５％ꎮ
表 １　 Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气参数

组成 Ｎ２ Ｏ２ ＣＯ Ｃ３Ｈ６Ｏ ＣＣｌ３Ｆ ＣＨＦ３ Ｃ２Ｆ４

体积分数 / ％ ３􀆰 ００ ０􀆰 ０４ ７８􀆰 ２１ ０􀆰 ８０ ３􀆰 ５９ ２􀆰 ４０ １１􀆰 ９６

１􀆰 ２　 分离膜的性能与关键参数

本文中采用实验室自制的聚酰亚胺中空纤维膜

进行 Ｃ２Ｆ４ 精制尾气的回收ꎬ膜分离器的参数为:有
效膜面积约 ６０ ｍ２ꎬ中空纤维膜内径约 ２４０ μｍꎬ外径

约 ４６０ μｍꎬ有效长度约 １􀆰 ４ ｍꎮ 气体在聚酰亚胺中

空纤维膜的渗透速率和选择性如表 ２[１１]所示ꎮ
表 ２　 气体在分离膜中的渗透速率和选择性

组分 Ｊ / ＧＰＵ αＧａｓ / Ｃ２Ｆ４ 组分 Ｊ / ＧＰＵ αＧａｓ / Ｃ２Ｆ４

Ｎ２ ２􀆰 ９１ ２９􀆰 １ ＣＣｌ３Ｆ ０􀆰 ３０ ３􀆰 ０

Ｏ２ １９􀆰 ０６ １９０􀆰 ６ ＣＨＦ３ ０􀆰 ２０ ２􀆰 ０

ＣＯ ２􀆰 ３０ ２３􀆰 ０ Ｃ２Ｆ４ ０􀆰 １０ —

Ｃ３Ｈ６Ｏ ４􀆰 ４０ ４４􀆰 ０

　 　 注:１ ＧＰＵ＝ １０－６ ｃｍ３􀅰ｃｍ－２􀅰ｓ－１􀅰ｃｍＨｇ－１ꎬ１ ｃｍＨｇ＝ １ ３３３􀆰 ２２ Ｐａꎮ

１􀆰 ３　 气体分离膜的建模和计算方法

针对中空纤维气体分离膜器的模型化ꎬ本文中

采用如下假设:膜渗透性不随原料气体的条件改变

而改变ꎻ忽略膜表面气体渗透方向的浓度极化影响ꎻ
壳程和丝内流动阻力采用 Ｈａｇｅｎ－Ｐｏｉｓｅｕｉｌｌｅ 方程计

算ꎻ膜分离过程在等温条件下进行ꎻ忽略膜器内气体

流动的不均匀性ꎬ在壳程和丝内的流动均为活

塞流[１１]ꎮ
根据以上模型假设ꎬ对膜分离回收四氟乙烯精

制装置尾气的膜分离渗透过程和物料守恒过程建立

模型ꎬ如式(１) ~ (６)所示ꎮ 其中式(５)为组分 ｉ 通
过气体膜分离器的推动力 Δｐｉꎬ取组分 ｉ 在膜两侧分

压差的对数平均值ꎻ式(６)中 θｉ 为切割比ꎮ
ｘｉｐＦｐ ＝ ＪｉΔｐｉＡ (１)
ＦＦ ＝ ＦＲ ＋ Ｆｐ (２)

ｘｉＦＦＦ ＝ ｘｉＲＦＲ ＋ ｘｉＰＦＰ (３)

∑ｘｉＦ ＝ １ꎬ∑ｘｉＲ ＝ １ꎬ∑ｘｉＰ ＝ １ (４)

Δｐｉ ＝ (ｘｉＦＰＦ － ｘｉＲＰＲ) /
ｌｎ[(ｘｉＦＰＦ － ｘｉＰＰＰ) / (ｘｉＲＰＲ － ｘｉＰＰＰ)] (５)

θｉ ＝ (ＦｉＰ􀅰ｘｉＰ) / (ＦｉＦ􀅰ｘｉＦ) (６)

　 　 在 ＵｎｉＳｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 过 程 模 拟 软 件 中ꎬ 用

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ Ｓｐｉｔｔｅｒ、 Ｓｐｒｅａｄｓｈｅｅｔ、 Ａｄｊｕｓｔ 模块根据式

(１) ~ (５)对膜分离过程进行编程计算ꎬ膜单元数值

计算迭代流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 ＵｎｉＳｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 软件中膜单元数值计算

迭代流程

１􀆰 ４　 过程优化的基础数据

膜分离回收 Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气的工艺过程的

经济效益计算如式(７) ~ (１０)所示ꎮ
年经济效益 ＝

年回收产值 － 设备折旧费 － 年运行费用 (７)
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年回收产值 ＝
回收的四氟乙烯量 × 价格 × 年操作时间 (８)

设备折旧费 ＝

∑
ｉ

(设备 ｉ 的投资 / 设备 ｉ 的折旧周期) (９)

年运行费用 ＝ (电耗 × 价格 ＋ 循环水 × 价格 ＋
蒸汽 × 价格) × 年操作时间 (１０)

其中ꎬ工艺流程的主要设备为气体分离膜组件和真

空泵ꎬ设备的经济性参数根据厂商建议ꎬ气体分离膜

器折旧期为 ５ ａꎬ其他设备折旧期为 １０ ａꎬ设备价格

如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 主要设备价格

　 　 　 　 　 项目 价格(含税)

气体分离膜组件 / (元􀅰ｍ－２) １５００

真空泵 / (元􀅰ｋＷ－１) ４０００

其他(仪表 / 管道 / 换热器等) / 万元 ５０

公用工程和产品的价格如表 ４ 所示ꎬ冷却水和

蒸汽的富裕系数为 ２０％ꎬ真空泵效率为 ７５％ꎮ
表 ４　 公用工程和产品价格

项目
电 /

(元􀅰ｋＷｈ－１)

冷却水 /

(元􀅰ｔ－１)

蒸汽 /

(元􀅰ｔ－１)

四氟乙烯 /

(元􀅰ｔ－１)

价格 ０􀆰 ７４ ０􀆰 ５ １２０ ３５０００

２　 膜分离系统设计与优化

２􀆰 １　 工艺流程

在 Ｕｎｉｓｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 软件中建立的膜分离回收

Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气的工艺流程如图 ２ 所示ꎮ 来自

Ｃ２Ｆ４ 精制装置的尾气首先进入气体缓冲罐 Ｖ－１０１ꎬ
经过滤器 ＢＦｉ－１０１ 除去对膜器有损害的细微固体颗

粒和液雾后ꎬ进入换热器 Ｅ－１０１ 将其加热到气体膜

分离器合适的工作温度ꎬ然后进入膜分离器 Ｍ－１０１
进行分离ꎮ

图 ２　 四氟乙烯精制尾气膜分离回收工艺流程示意图

　 　 由于 ＣＯ、Ｎ２、Ｏ２ 等杂质渗透速率较快ꎬ在膜渗

透侧富集ꎬ经真空泵 Ｋ－１０１ 增压至微正压ꎬ经冷却

器 Ｅ－１０２ 降温至合适温度后ꎬ进入现有尾气处理系

统ꎮ Ｃ２Ｆ４ 则在膜的渗余侧富集ꎬ当膜分离器的进料

压力和膜面积合适时得到符合要求的产品 Ｃ２Ｆ４ꎬ返
回 Ｃ２Ｆ４ 精制装置ꎮ
２􀆰 ２　 操作参数的影响

膜分离器的两侧压力差和膜面积是影响提纯后

Ｃ２Ｆ４ 产品纯度和回收率的关键因素ꎮ 本文中通过

改变膜面积和渗透侧压力ꎬ模拟了不同膜面积和渗

透侧压力条件下对膜分离提纯 Ｃ２Ｆ４ 产品摩尔分数

的影响ꎬ结果如图 ３ 所示ꎮ
在渗透侧压力下ꎬ渗余气中 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数随气

体分离膜面积的增加而逐渐提高ꎮ 保持膜面积不变

时ꎬ渗余气中 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数随渗透侧压力提高而逐

渐降低ꎮ 根据图 ３ 中的曲线簇ꎬ可以得到膜分离回

收 Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气工艺流程生产合格 Ｃ２Ｆ４ 产品

气ꎬ即提纯 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数达到 ４０％的操作条件ꎮ

１—４０ ｋＰａꎻ２—６０ ｋＰａꎻ３—８０ ｋＰａꎻ４—１００ ｋＰａꎻ５—１２０ ｋＰａꎻ

６—１５０ ｋＰａꎻ７—２００ ｋＰａ

图 ３　 膜面积及渗透侧压力对渗余侧 Ｃ２Ｆ４

摩尔分数的影响

保持 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数不低于 ４０％ꎬ氧摩尔分数低

于 ３０×１０－６的条件下ꎬ在 Ｕｎｉｓｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 中通过模拟

分析渗透侧压力对膜面积和 Ｃ２Ｆ４ 产品回收率的影

响ꎬ如图 ４ 所示ꎮ 降低渗透侧压力ꎬ增加跨膜压差ꎬ
不仅有利于减小膜面积ꎬ同时也提高 Ｃ２Ｆ４ 的回收

率ꎮ 当膜分离器的渗透侧压力由 ２００ ｋＰａ 降到

２０ ｋＰａ 时ꎬ需要使用的膜面积由 ９００ ｍ２ 下降到

􀅰００２􀅰
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５００ ｍ２ꎻ 与此同时ꎬ Ｃ２Ｆ４ 的回收率由 ８３％ 提高

到 ９０％ꎮ

１—膜面积ꎻ２—Ｃ２Ｆ４ 回收率

图 ４　 膜渗透侧压力对膜面积及 Ｃ２Ｆ４

回收率的影响
２􀆰 ３　 能耗分析

在保证膜分离系统满足回收要求的条件下ꎬ改
变渗透侧压力对能耗的影响如图 ５ 所示ꎮ 随着气体

分离膜渗透侧压力的降低ꎬ膜分离系统的总能耗逐

渐增加ꎮ 在总公用工程能耗中ꎬ真空泵的能耗占绝

大部分ꎮ 随着气体分离膜渗透侧压力的降低ꎬ真空

泵的负荷逐渐增加ꎬ且压差越大增加越快ꎬ电耗和动

力消耗越大ꎮ 当膜渗透侧压力由 ２００ ｋＰａ 降到

２０ ｋＰａ 时ꎬ真空泵的负荷由 ０ 增加到了 １􀆰 ４ ｋＷꎮ

１—总能耗ꎻ２—真空泵能耗

图 ５　 膜渗透侧压力对总能耗和

真空泵能耗的影响

２􀆰 ４　 经济效益分析

对膜分离回收 Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气的工艺流程

进行经济效益评估与分析ꎬ详见图 ６ꎮ 随着渗透侧

　 　 　 　 　 　 　

１—经济效益ꎻ２—设备投资

图 ６　 膜渗透侧压力对经济效益和

设备投资的影响

压力的升高ꎬ膜分离系统的设备投资费用逐渐增加ꎬ
经济效益呈现下降的趋势ꎬ当渗透侧压力为 ４０ ｋＰａ
时ꎬ经济效益较优ꎮ

膜分离回收 Ｃ２Ｆ４ 精制装置尾气的工艺流程在

保证满足回收要求的前提下ꎬ在不同操作条件下的

各项详细费用如表 ５ 所示ꎮ 随着渗透侧压力的增

加ꎬ膜分离系统的总公用工程消耗逐渐降低ꎬ但总设

备投资费用和设备折旧费用则逐渐升高ꎬ经济效益

逐渐降低ꎮ 这是因为降低渗透侧压力ꎬ真空泵的动

力消耗增加ꎬ故公用工程费用增加ꎻ同时ꎬ渗透侧压

力降低导致膜两侧压力增大ꎬ分离过程的推动力增

加ꎬ需要膜面积减少ꎬ而膜面积的用量是决定设备总

投资费用的关键因素ꎬ故设备投资费用降低ꎬ设备折

旧费下降ꎮ
表 ５　 膜系统在不同操作条件下经济效益

渗透气

压力 /

ｋＰａ

回收产值 /

(万元􀅰ａ－１)

设备折旧 /

(万元􀅰ａ－１)

公用工程 /

(万元􀅰ａ－１)

设备

投资 /

万元

经济效益 /

(万元􀅰ａ－１)

２０ ２１７􀆰 ７６ ２１􀆰 ２７ ３􀆰 ０１ １３１􀆰 ５５ １９３􀆰 ４８

４０ ２１６􀆰 ５７ ２１􀆰 ２４ １􀆰 ６６ １３１􀆰 ３１ １９３􀆰 ６８

６０ ２１５􀆰 ２７ ２３􀆰 ０２ ０􀆰 ９７ １４０􀆰 １８ １９１􀆰 ２８

８０ ２１３􀆰 ８３ ２３􀆰 ０１ ０􀆰 ５２ １４０􀆰 １０ １９０􀆰 ３０

１００ ２１２􀆰 ２４ ２４􀆰 ８１ ０􀆰 １９ １４９􀆰 ０５ １８７􀆰 ２３

１２０ ２１０􀆰 ４７ ２６􀆰 ６０ ０􀆰 １１ １５８􀆰 ００ １８３􀆰 ７６

１５０ ２０７􀆰 ４３ ２８􀆰 ４０ ０􀆰 １１ １６７􀆰 ００ １７８􀆰 ９２

２００ ２０１􀆰 ００ ３０􀆰 ２０ ０􀆰 １１ １７６􀆰 ００ １７０􀆰 ６９

３　 结论

采用膜分离技术对排放尾气中的 Ｃ２Ｆ４ 进行回

收ꎬ达到节能增效的目的ꎮ 以某厂 Ｃ２Ｆ４ 精制装置的

尾气为设计基础ꎬ应用 Ｕｎｉｓｉｍ Ｄｅｓｉｇｎ 软件对膜分离

回收 Ｃ２Ｆ４ 的工艺流程进行了模拟设计和优化ꎬ考察

了操作条件对回收的四氟乙烯产品纯度、回收率和

经济效益等的影响ꎮ 在尾气中 Ｃ２Ｆ４ 摩尔分数不足

１２％的条件下ꎬ经过膜分离回收过程后 Ｃ２Ｆ４ 的回收

率达到 ８０％ꎬ且能保证富 Ｃ２Ｆ４ 回收气的摩尔分数不

低于 ４０％ꎬ氧摩尔分数低于 ３０×１０－６ꎮ 当膜渗透气

压力为 ３５ ｋＰａ 时ꎬ经济效益最优ꎬ为 ２００ 万元 / ａꎬ投
资回收期仅为 ８ 个月ꎬ其中设备投资费用为 １３１􀆰 ３５
万元ꎬ设备折旧费用为 ２１􀆰 ２４ 万元 / ａꎬ公用工程消耗

为 １􀆰 ９０ 万元 / ａꎬ回收产值为 ２２３􀆰 ６２ 万元 / ａꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２０６ 页)
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当化学平衡常数分别为 １􀆰 ０ꎬ１􀆰 ５、２０、２􀆰 ５、３􀆰 ０
时ꎬＣＲＤＳ 和 ＤＤ－ＲＤＣ 的 ＴＡＣ 的变化趋势示于图 ５
(ａ)ꎮ 从图中可以看出ꎬ化学平衡常数的变化不能

改变 ＤＤ－ＲＤＣ 的稳态优势ꎮ 当产物摩尔分数分别

为 ９４％、９５％、９６％、９７％、９８％时ꎬＣＲＤＳ 和 ＤＤ－ＲＤＣ
的 ＴＡＣ 的变化趋势示于图 ５(ｂ)ꎮ 同样可以看到ꎬ
产物摩尔分数的变化也不能改变 ＤＤ－ＲＤＣ 的稳态

优势ꎮ 尤其需要指出的是ꎬＤＤ－ＲＤＣ 的稳态优势

(２ 种结构的 ＴＡＣ 之差)会随着产物摩尔分数的增

加而增加ꎮ 这是由于产物摩尔分数提高 (大于

９５％)时ꎬＣＲＤＳ 侧线出料中 Ａ 的摩尔分数会变得更

低(小于 ２􀆰 ４７％)ꎮ 因此 ＣＲＤＳ 的缺陷会变得更明

显ꎬ而 ＤＤ－ＲＤＣ 的优势也会变得更突出ꎮ

３　 结论

针对具有最不利相对挥发度排序的四元可逆反

应物系的分离问题ꎬ指出了常规反应精馏塔系的缺

陷:为了保证常规精馏塔产物浓度满足要求ꎬ反应精

馏塔侧线出料中反应物的浓度必须很低ꎮ 为了解决

这一问题ꎬ需要对其进行改进ꎬ即①从常规精馏塔引

出一条气相物流加热反应精馏塔ꎻ②在两塔连接物

流中引入物质传递操作ꎻ③将两塔集成于一个塔壳

中ꎬ由此给出了一种新型的双隔壁反应精馏塔ꎮ 通

过四元理想反应物系的分离仿真ꎬ证实了双隔壁反

应精馏塔明显优于常规反应精馏塔系ꎬ具有较低的

设备投资成本与操作能耗ꎮ 基于反应化学平衡常数

和产物摩尔分数的摄动分析ꎬ也显示了双隔壁反应

精馏塔稳态性能的优越性和鲁棒性ꎮ
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