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摘要:针对氨氮含量为 １４ ｇ / Ｌ、进料流量为 １００ ｍ３ / ｈ、出水氨氮浓度<１０ ｍｇ / Ｌ、回收浓氨水 １５％以上的体系进行了理论物

料衡算ꎬ发现汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技术脱氨与直接蒸汽加热相比ꎬ吨废水处理的水蒸汽耗量降低了 １０１􀆰 ５ ｋｇ(不计首次开车时

通入的蒸汽量)ꎬ塔釜废水减量 １１９􀆰 ８ ｋｇꎬ回收 １５％浓氨水增量 １８􀆰 ３ ｋｇꎻ并计算获得压缩机实际功率 Ｗ０ ＝ ２􀆰 １０×１０６ Ｗꎮ 理论验

证了汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技术节能降耗的可行性ꎮ
关键词:精馏ꎻＭＶＲꎻ汽提脱氨ꎻ物料衡算ꎻ压缩机功率ꎻ节能降耗
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　 　 有色冶金、稀土、三元前驱体、煤化工等很多行

业会产生大量的氨氮废水ꎬ其存在会导致水体富营

养化ꎬ鱼虾生物死亡ꎬ危害巨大[１]ꎮ 其中有色冶金

行业每年产生的氨氮废水超过 ５ ０００ 万 ｔꎬ而汽提精

馏技术是回收废水高浓度氨氮的有效技术ꎬ但是传

统的汽提精馏脱氨工艺ꎬ尽管在不改变精馏流程的

前提下预热进料ꎬ选定适宜的回流比、适宜的进料位

置等来降低能耗ꎬ但仍存在蒸汽耗量大、水量膨胀等

问题ꎬ导致能耗仍然较高ꎮ
以往对精馏过程的改进往往从精馏塔入手ꎬ通

过塔板数、进料位置、侧线采出、塔板结构、加压等进

行改进[２]ꎬ而没有从节能降耗的实质进行改进ꎮ 若

要真正降低精馏塔能耗ꎬ必须从塔顶热量回收的角

度设计ꎬ故本文中提出汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技术

作为新型的精馏塔系统ꎬ从物料衡算和压缩机功率

的角度进行理论计算ꎬ与传统的汽提精馏技术从

能耗方面进行对比ꎬ旨在验证该技术节能降耗的

可行性并为该技术的最优化运行和工业化应用提

供理论指导ꎮ

１　 传统汽提精馏技术及汽提精馏与 ＭＶＲ
联用脱氨技术简介

　 　 传统的汽提脱氨工艺流程见图 １ꎮ 氨氮废水经

碱液调节 ｐＨꎬ预热后进入汽提精馏塔ꎬ塔釜通入低
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压饱和蒸汽对塔釜液体加热ꎬ其中废水中的分子氨

随上升蒸汽进入气相中ꎬ逐渐建立气液平衡ꎬ待塔顶

氨水质量分数>１５％后ꎬ作为氨水产品采出ꎬ塔釜废

水中氨氮浓度<１０ ｍｇ / Ｌꎬ可达标排放ꎮ

图 １　 汽提精馏脱氨工艺流程

机械式蒸汽再压缩(ＭＶＲ)技术可 １００％循环二

次蒸汽的潜热ꎬ系统本身基本达到热平衡ꎬ仅在初次

系统开机使用时引入外来新鲜蒸汽用于预热ꎬ从而

大大降低了蒸发器对新鲜蒸汽的消耗量[３]ꎮ
汽提精馏与 ＭＶＲ 联用脱氨技术的工艺流程如

图 ２ 所示ꎬ主要由预热器、汽提精馏塔、再沸器、一级

冷凝器、二级冷凝器、压缩机组成ꎮ 氨氮废水经预热

器预热后进入汽提精馏塔进行汽提精馏脱氨ꎬ氨气

随上升蒸汽上升ꎬ达到一定浓度后从塔顶采出ꎬ进入

一级冷凝器与冷凝水换热冷凝ꎬ后进入二级冷凝器

获得浓氨水ꎬ饱和蒸汽进入再沸器作为塔釜热源ꎬ
将塔釜废水加热ꎬ从再沸器出来的蒸汽作为冷凝

水进入一级冷凝器与塔顶氨气换热后升温变为水

蒸汽ꎬ水蒸汽经压缩机压缩后作为压缩蒸汽进入

再沸器循环使用ꎮ 以此使蒸汽 １００％循环ꎬ实现了

节能降耗ꎮ

图 ２　 汽提精馏与 ＭＶＲ 联用脱氨技术

工艺流程

与传统的汽提脱氨相比ꎬ汽提精馏与 ＭＶＲ 联

用脱氨技术仅在第一次开机启动时需要引入蒸汽预

热ꎬ后期不再需要引入外来蒸汽ꎬ使精馏过程蒸汽耗

量大幅度降低ꎮ

２　 汽提精馏塔的理论计算

２􀆰 １　 参数选择

氨的平衡浓度受温度的影响ꎬ当废水温度达到

１００℃时ꎬ液相中的氨浓度几乎为 ０ꎬ氨全部转移到

了气相中ꎮ 此外ꎬ操作压力的变化对氨的气液平衡

也具有一定的影响ꎮ 故结合经验ꎬ确定汽提脱氨

塔操作温度塔顶为 ９５℃ꎬ操作压力为常压ꎬ塔底为

１０５℃ꎬ操作压力为 １２１􀆰 ３２５ ｋＰａ (表压 ２０ ｋＰａꎬ
１２１ ｋＰａ)ꎮ
２􀆰 ２　 直接通蒸汽的汽提精馏塔全塔物料衡算

２􀆰 ２􀆰 １　 物料衡算方程

汽提精馏塔全塔物料衡算公式[４－５]如下:
Ｆ ＋ Ｓ ＝ Ｄ ＋ Ｗ (１)

ＦｘＦ ＝ ＤｘＤ ＋ ＷｘＷ (２)

　 　 精馏段:
Ｌ ＝ ＲＤ (３)

Ｖ ＝ Ｌ ＋ Ｄ ＝ (Ｒ ＋ １)Ｄ (４)

　 　 提馏段:
􀭵Ｌ ＝ Ｌ ＋ ｑＦ (５)

􀭵Ｖ ＝ Ｖ － (１ － ｑ)Ｆ (６)

式中ꎬＦ 为汽提精馏塔进料量ꎬｍ３ / ｈꎻＳ 为塔釜饱和

蒸汽通入量ꎬｍ３ / ｈꎻＤ 为塔顶采出氨水量ꎬｍ３ / ｈꎻＷ
为塔釜脱氨后出水流量ꎬｍ３ / ｈꎻｘＦ 为进料氨摩尔分

数ꎻｘＤ 为塔顶采出氨水中氨摩尔分数ꎻｘＷ 为塔釜出

水氨摩尔分数ꎻＬ 为精馏段下降液体流量ꎬｍ３ / ｈꎻＶ
为精馏段上升蒸汽流量ꎬｍ３ / ｈꎻ􀭵Ｌ 为提馏段下降液体

流量ꎬｍ３ / ｈꎻ􀭵Ｖ 为提馏段上升蒸汽流量ꎬｍ３ / ｈꎻｑ 为加

料热状态参数ꎻＲ 为回流比ꎮ
提馏段下降液体流量即为塔釜脱氨后出水流

量ꎬ提馏段上升蒸汽流量即为塔釜通入的饱和蒸汽

量ꎬ即得:
Ｓ ＝ 􀭵Ｖ ＝ Ｖ － (１ － ｑ)Ｆ ＝
􀭵Ｖ ＝ (Ｒ ＋ １)Ｄ － (１ － ｑ)Ｆ (７)
Ｗ ＝ 􀭵Ｌ ＝ Ｌ ＋ ｑＦ ＝ ＲＤ ＋ ｑＦ (８)

　 　 以某企业氨氮废水为例ꎬ水量为 １００ ｍ３ / ｈꎬ氨
氮含量 １４ ｇ / Ｌꎬ设计要求脱氨后废水中氨氮浓度

<１０ ｍｇ / Ｌꎬ塔顶回收氨水质量分数>１５％ꎮ 则 Ｆ ＝
１００ ｍ３ / ｈꎬｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ꎬｘＤ ＝ ０􀆰 １５ꎬｘＷ ＝ ０􀆰 ０００ ０１ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 气液相平衡

气液相平衡方程如下:
ｙｎ ＝ αｘｎ / [１ ＋ (α － １)ｘｎ] (１０)

式中ꎬｘｎ 为离开第 ｎ 块塔板的液相组成ꎻｙｎ 第 ｎ 块

板上升蒸汽的组成ꎻα 为氨气与水 ２ 组分的全塔相
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对挥发度ꎻα 可取塔顶和塔底的相对挥发度的几何

平均值ꎬ即 α＝ α顶 α底 ꎮ
根据文献[６－７]得出氨水气液平衡的回归数

据ꎬ得到氨气分压的半经验公式:
ｌｇ ＰＮＨ３

＝ １􀆰 １ｌｇ ｘＮＨ３
－ １ ７５０ / Ｔ ＋ ８􀆰 ９２ (１１)

　 　 并结合亨利定律:
ｘＮＨ３

＝ Ｈｘ􀅰ＰＮＨ３
(１２)

式中ꎬｘＮＨ３
为液相中 ＮＨ３ 的摩尔分数ꎻＰＮＨ３

为 ＮＨ３ 的

气相分压ꎬｋＰａꎻＨｘ 为亨利系数ꎬｋＰａ－１ꎮ
将式(１２)取对数后带入式(１１)可求得 ｘＮＨ３

ꎮ
并结合塔顶和塔底的温度及压力ꎬ可求得塔顶相对

挥发度 α顶 和 α底ꎮ
α顶:Ｔ ＝ ９５℃ꎬ 操作压力为常压 ( １０１ ｋＰａ)ꎬ

ｙＮＨ３
＝ ｘＤ ＝ ０􀆰 １５ꎬ求得 ＰＮＨ３

＝ ０􀆰 １５×１０１ ＝ １５􀆰 １５ ｋＰａꎬ
带入式(１１)得 ｘＮＨ３

＝ ０􀆰 ０１２ꎮ 将 ｙＮＨ３
和 ｘＮＨ３

带入式

(１０)求得 α顶 ＝ １４􀆰 ５３ꎮ
α底:Ｔ＝ １０５℃ꎬ操作压力为 １２１ ｋＰａꎬｘＮＨ３

＝ ｘｗ ＝
０􀆰 ０００ ０１ꎬ带入式 ( １１) 得 ＰＮＨ３

＝ ０􀆰 ００８ ２ ｋＰａꎬ则

ｙＮＨ３
＝ ＰＮＨ３

/ Ｐ总 ＝ ０􀆰 ０００ ０６８ꎬ将 ｙＮＨ３
和 ｘＮＨ３

带入式

(１０)求得 α顶 ＝ ６􀆰 ８ꎮ
则 α＝ ９􀆰 ９４ꎬ故气液相平衡方程(１０)可简化为:

ｙｎ ＝ ９􀆰 ９４ｘｎ / (１ ＋ ８􀆰 ９４ｘｎ) (１３)

２􀆰 ２􀆰 ３　 操作线方程及回流比计算

进料塔板上部的塔段称为精馏段ꎬ主要作用是

提浓氨水ꎮ 进料塔板下部的塔段为提馏段ꎬ主要作

用是保证塔釜出水氨氮达标ꎮ
其中精馏段的操作线方程[５]为:

ｙｎ＋１ ＝ [Ｒ / (Ｒ ＋ １)]ｘｎ － ｘＤ / (Ｒ ＋ １) (１４)

　 　 提馏段的操作线方程[５]为:
ｙｎ＋１ ＝ (ＲＤ ＋ ｑＦ) / [(Ｒ ＋ １)Ｄ － (１ － ｑ)Ｆ]ｘｎ ＋

(ＤｘＤ － ＦｘＦ) / [(Ｒ ＋ １)Ｄ － (１ － ｑ)]Ｆ (１５)

式中ꎬｙｎ＋１为第 ｎ＋１ 层塔板上升蒸汽中氨的摩尔分

数ꎻｘｎ 为第 ｎ 层塔板下降液体中氨的摩尔分数ꎮ
为保证塔顶氨水的纯度ꎬ设置塔顶回流ꎬ回流比

Ｒ＝Ｌ / Ｄꎬ其中 Ｌ 为塔顶回流量ꎬＤ 为塔顶采出量ꎮ
进料方程(ｑ 线方程) [５]为:

ｙ ＝ [ｑ / (ｑ － １)]ｘ － ｘＦ / (ｑ － １) (１６)

式中ꎬｙ 为进料板上升气相的摩尔分数ꎻｘ 为进料板

之上一板的液相摩尔分数ꎻｑ 线方程代表精馏段操

作线方程和提馏段操作线方程交点的轨迹方程ꎬ是
通过点(ｘＦꎬｘＦ)的直线ꎬ斜率为 ｑ / (ｑ－１)ꎮ

ｑ＝ ０ 时ꎬ精馏塔为饱和气体进料ꎻｑ ＝ １ 时ꎬ精馏

塔为饱和液体进料ꎻ０<ｑ<１ 时ꎬ精馏塔为气液混合状

态进料ꎮ
　 　 最小回流比:

Ｒｍｉｎ / (Ｒｍｉｎ ＋ １) ＝ (ｘＤ － ｙｅ) / (ｘＤ － ｘｅ) 或

Ｒｍｉｎ ＝ (ｘＤ － ｙｅ) / (ｙｅ － ｘｅ) (１７)

其中(ｘｅꎬｙｅ)为相平衡方程和进料方程的交点ꎮ 氨

氮废水作为饱和液体进料ꎬｑ＝ １ꎬ则式(１６)变为 ｘｑ ＝
ｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ꎬ则交点的横坐标 ｘｅ ＝ ０􀆰 ０１４ꎬ带入相平衡方

程(１３)ꎬ得 ｙｅ ＝０􀆰 １２４ꎮ 带入式(１７)可得 Ｒｍｉｎ ＝０􀆰 ２３６ꎮ
最小回流比对应无穷级数塔板ꎬ显然无法实现ꎬ

设备过大而不经济ꎮ 故根据经验确定最佳回流比

Ｒ适宜 ＝(１􀆰 １~２)Ｒｍｉｎꎬ取 Ｒ适宜 ＝ １􀆰 ５Ｒｍｉｎ ＝ ０􀆰 ３５４ꎮ
根据 ｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ꎬ回流比 Ｒ ＝ ０􀆰 ３５４ꎬ饱和液体进

料ꎬ全塔物料衡算结果见表 １ꎮ
表 １　 全塔物料衡算(直接蒸汽加热)

物相 进料(Ｆ)

通入

蒸汽量

(Ｓ)

塔顶采

出氨水

(Ｄ)

塔釜

出水

(Ｗ)

质量流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １００ １０􀆰 １５ ７􀆰 ５０ １０２􀆰 ６５

氨质量分数 / ％ １􀆰 ４ ０ １５ ０􀆰 ００１

氨摩尔分数 ｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ ０ ｘＤ ＝ ０􀆰 １５ ｘｗ ＝ ０􀆰 ００００１

则处理 １ ｍ３ 废水的蒸汽消耗为 １０１􀆰 ５ ｋｇꎮ
根据上述结果ꎬ可将精馏段操作线方程简化为:

ｙｎ＋１ ＝ ０􀆰 ２６ｘｎ ＋ ０􀆰 １１ (１８)

　 　 提馏段操作线方程简化为:
ｙｎ＋１ ＝ １０􀆰 １１ｘｎ － ０􀆰 ０２７ (１９)

２􀆰 ３　 汽提精馏与 ＭＶＲ 联用精馏塔物料衡算

与 ２􀆰 ２ 节相比ꎬ不通入蒸汽(如图 ２)ꎬ使用汽提

精馏与 ＭＶＲ 联用技术ꎬ进行全塔物料衡算ꎬ其中公

式(１)变为:
Ｆ ＝ Ｄ ＋ Ｗ (２０)

　 　 其他条件不变ꎬ并结合 ２􀆰 ２ 节的其他公式计算ꎬ
可获得汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技术全塔物料衡算

结果ꎮ
则根据 ｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ꎬ回流比 Ｒ ＝ ０􀆰 ３５４ꎬ饱和液体

进料ꎬ全塔物料衡算结果见表 ２ꎮ
表 ２　 全塔物料衡算(汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技术)

物相 进料(Ｆ) 塔顶采出氨水(Ｄ) 塔釜出水(Ｗ)

质量流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １００ ９􀆰 ３３ ９０􀆰 ６７

氨质量分数 / ％ １􀆰 ４ １５ ０􀆰 ００１

氨摩尔分数 ｘＦ ＝ ０􀆰 ０１４ ｘＤ ＝ ０􀆰 １５ ｘｗ ＝ ０􀆰 ００００１

与直接蒸汽加热相比ꎬ处理每吨废水节约蒸汽

􀅰９２２􀅰
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耗量 １０１􀆰 ５ ｋｇ(不计首次开车时通入的蒸汽量)ꎬ塔
釜废 水 减 量 １１９􀆰 ８ ｋｇꎬ 回 收 １５％ 浓 氨 水 增 量

１８􀆰 ３ ｋｇꎮ 整体做到了减少蒸汽耗量ꎬ降低了塔釜排

水量ꎬ避免了废水体积膨胀ꎬ回收浓氨水增量ꎮ
根据上述结果ꎬ可将精馏段操作线方程简化为:

ｙｎ＋１ ＝ ０􀆰 ２６ｘｎ ＋ ０􀆰 １１ (２１)

　 　 提馏段操作线方程简化为:
ｙｎ＋１ ＝ ８􀆰 １８ｘｎ － ３􀆰 ９６ × １０ －５ (２２)

２􀆰 ４　 ＭＶＲ 压缩机功率的计算

影响压缩机功率的主要因素为蒸汽压缩后的升

温ꎮ 由于汽提脱氨系统蒸发量较小ꎬ因此因溶液蒸

发浓缩导致的废水蒸发沸点升高是很小的ꎬ可忽略

不计ꎮ 根据气体和外界的换热情况ꎬ压缩过程可分

为等温、绝热和多变 ３ 种情况ꎬ等温压缩消耗的功最

小ꎬ因此压缩过程中希望能较好冷却ꎬ使其接近等温

压缩[８－１１]ꎮ 实际上ꎬ等温和绝热条件都很难做到ꎬ所
以压缩过程都是介于两者之间的多变过程ꎮ 如不考

虑余隙的影响ꎬ则多变过程出口气温 Ｔ２ 和一个工作

循环所消耗的外功 Ｗ 分别为:
Ｔ２ ＝ Ｔ１(ｐ２ / ｐ１) (ｋ－１) / ｋ (２３)

Ｗ ＝ ｐ１Ｖｃ[ｋ / (ｋ － １)][(ｐ２ / ｐ１) (ｋ－１) / ｋ － １] (２４)

　 　 压缩机的效率 η 值在 ０􀆰 ７ ~ ０􀆰 ９ꎬ取 η ＝ ０􀆰 ７ꎬ则
压缩机实际功率为:

Ｗ０ ＝ Ｗ / η (２５)

式中ꎬＴ１、Ｔ２ 分别代表压缩机进出口温度ꎬＫꎻｐ１、ｐ２

分别为压缩机气体进出口压力ꎬｋＰａꎻＶｃ 为吸入容

积ꎻｋ 称为多变指数ꎬ１<ｋ<γꎻγ 为绝热指数ꎮ
为保证汽提精馏脱氨塔的运行效果ꎬ设定进压

缩机的水蒸汽为常压 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ 温 度 为 １００℃
(３７３􀆰 １５ Ｋ)ꎬ出压缩机的水蒸汽压力为 ０􀆰 ４ ＭＰａꎬ温
度为 １４０℃(４１３􀆰 １５ Ｋ)ꎬ带入公式(２３)ꎬ得多变指数

ｋ＝ １􀆰 ０８ꎮ
根据 ２􀆰 ２ 节ꎬ处理 １ ｍ３ 废水需要消耗蒸汽

１０１􀆰 ５ ｋｇꎬ以 １００ ｍ３ / ｈ 的处理量ꎬ则汽提精馏和

ＭＶＲ 联用技术首次开车需要通入的蒸汽量以运行

１ ｈ 计为 １０􀆰 １５ ｍ３ꎮ 则压缩机的容积 Ｖｃ 取值为

１０􀆰 １５ꎬ将 ｋ＝ １􀆰 ０８ 带入到公式(２４)ꎬ计算得压缩机

１ 个循环的外功率为 Ｗ＝ １􀆰 ４７×１０６ Ｗꎮ

则压缩机的实际功率由式 ( ２５) 得出:Ｗ０ ＝
２􀆰 １０×１０６ Ｗꎮ

３　 结论

通过对传统汽提精馏脱氨和汽提精馏与 ＭＶＲ
联用技术的原理介绍ꎬ强调了汽提精馏与 ＭＶＲ 联

用技术具有节能降耗的优势ꎮ 并通过对氨氮含量为

１４ ｇ / Ｌꎬ 进 料 流 量 为 １００ ｍ３ / ｈꎬ 出 水 氨 氮 浓 度

<１０ ｍｇ / Ｌꎬ回收浓氨水 １５％以上的体系进行了理论

物料衡算ꎬ通过计算结果对比ꎬ发现汽提精馏与

ＭＶＲ 联用技术脱氨的吨水蒸汽耗量较直接蒸汽加

热法降低了 １０１􀆰 ５ ｋｇ(不计首次开车时通入的蒸汽

量)ꎬ塔釜废水减量 １１９􀆰 ８ ｋｇꎬ回收 １５％浓氨水增量

１８􀆰 ３ ｋｇꎮ 并通过计算获得压缩机的实际功率 Ｗ０ ＝
２􀆰 １０×１０６ Ｗꎮ 理论验证了汽提精馏与 ＭＶＲ 联用技

术节能降耗的可行性ꎮ
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