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摘要:鉴于 ＰＶＣ 干燥过程的高能耗特点ꎬ把 ＭＶＲ 热泵、吸收式热泵及高温热泵等节能技术应用于 ＰＶＣ 的干燥过程ꎬ在传

统干燥工艺的基础上ꎬ提出了 ＭＶＲ 耦合吸收式热泵及高温热泵 ２ 种节能干燥工艺ꎮ 以热泵系统的性能系数(ＣＯＰ)、干燥过程
的能耗及年总成本(ＡＴＣ)等作为评价指标ꎬ对提出的节能干燥工艺进行模拟与优化ꎮ 研究结果表明ꎬＰＶＣ 干燥尾气的排烟温
度为 ２７℃ꎬ传统干燥工艺中约 ２９􀆰 ８％的低温余热未被利用ꎮ 与传统干燥工艺相比ꎬＭＶＲ 耦合溴化锂吸收式热泵干燥工艺能耗
降低了 ２７􀆰 ９％ꎬＡＴＣ 节省了 １５􀆰 ７％ꎮ 高温热泵系统最有效的循环工质为 Ｒ７１８ꎬ该干燥工艺要比传统干燥工艺节能 ５２􀆰 ６％ꎬ节省
ＡＴＣ 约 ４０􀆰 ０％ꎬ且高温热泵干燥系统的 ＣＯＰ 要比 ＭＶＲ 耦合溴化锂吸收式热泵系统的 ＣＯＰ 高出 ４􀆰 ４ꎬ因此高温热泵干燥工艺用
于 ＰＶＣ 的干燥更具技术和经济优势ꎮ
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　 　 聚氯乙烯(ＰＶＣ)生产过程中ꎬＰＶＣ 树脂的干燥

需要消耗大量的能量ꎬ且 ＰＶＣ 气流干燥会产生大量

的尾气ꎬ直接排放到大气中会产生“白羽烟”现象ꎬ
从而造成余热的大量浪费ꎮ 因此ꎬ如何有效降低

ＰＶＣ 干燥过程的能耗及消除“白羽烟”现象ꎬ是 ＰＶＣ
生产过程中一个重要的环节ꎮ Ｔａｃｉｄｅｌｌｉ 等[１] 提出了

一种控制工业干燥操作的双流体流动模型ꎬ并通过

在工业连续流化床干燥机中 ＰＶＣ 干燥数据进行验

证ꎬ预测了稳态出口温度和 ＰＶＣ 水分含量值ꎮ 针对

ＰＶＣ 含水量的变化和干扰ꎬ利用该模型预测了浓度

和温度ꎮ Ｄｏｒｆｅｓｈａｎ 等[２] 描述了悬浮级 ＰＶＣ 干燥用

两级气流干燥系统的能耗特性ꎮ 在一定条件下ꎬ两

段气流干燥能有效提高干燥效率ꎬ能耗比单段干燥

降低到 ８ ２５５ ｋＪ / ｋｇꎮ Ａｕｂｉｎ 等[３]重点研究了气流干

燥机中的聚氯乙烯干燥ꎬ在他们的综合数值和实验

研究中ꎬ气流干燥机实现了 ９５％的干燥ꎬ流化床干

燥机的作用是使颗粒热处理标准化ꎬ最终实现干燥ꎬ
因此工艺优化集中在气流干燥机的运行上ꎮ 李光英

等[４]利用切线法计算了消除湿“烟羽”的临界温度ꎬ
结果表明ꎬ现场实验数据与切线法计算数据的相对

误差控制在较小的范围内ꎬ可用于实际的运行ꎮ 张

烨等[５]为了探究气流干燥控制技术ꎬ模拟 ＰＶＣ 气流

干燥工艺ꎬ建立以压力为变量对压力泵调节的闭环

压力控制系统ꎬ研究表明ꎬ模糊 ＰＩＤ 控制系统具有
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较强的抗干扰能力和良好的稳定性ꎮ
热泵技术被广泛应用于回收干燥尾气和锅炉烟

气的余热ꎮ Ｄｏｎｇ 等[６] 提出玉米干燥的多级封闭串

联干燥系统ꎬ结果表明ꎬ四级封闭式热泵干燥系统的

性能系数(ＣＯＰ)夏季可达 ５􀆰 ５ 左右ꎬ冬季可达 ４􀆰 ５
左右ꎮ Ｌｉ 等[７]为回收锅炉的烟气余热ꎬ介绍了一种

能提高热效率和恢复水分的吸收式热泵系统ꎬ该系

统回收冷凝水 ２４􀆰 ４ ｔ / ｈ 和余热 ４７􀆰 ２１ ＭＷꎮ Ｌｉｕ
等[８]为回收低温烟气热ꎬ提出以氨水为工质的压

缩－吸收式热泵工艺ꎬ该热泵实验样机由低品位余

热和少量电力ꎬ可产生 １５０℃以上的高温蒸汽ꎬ热泵

的蒸汽热输出量达到 ７０􀆰 １５ ｋＷꎬ余热利用达到

８１􀆰 １％ꎮ Ｋｉｍ 等[９] 提出了以 Ｒ７１８ 为工质的高温热

泵(ＨＴＨＰ)系统ꎬ以解决工业供热中 ＣＯ２ 排放量高

的问题ꎬ研究表明ꎬ采用高效的高温热泵替代现有的

工业化锅炉可提供温度高达 ２００℃ 的热源ꎬ且 ＣＯ２

排放量可减少 ８􀆰 １％ꎮ
本研究把吸收式热泵、机械蒸汽再压缩(ＭＶＲ)

热泵及高温热泵等节能技术应用于 ＰＶＣ 树脂的干

燥过程ꎬ在研究其节能效果的基础上ꎬ对各种热泵干

燥工艺进行综合经济效益评价ꎮ

１　 模拟规定

规定聚氯乙烯湿物料的处理量为 １５ ０１６ ｋｇ / ｈꎬ
初始含水量为 ２０％ꎻ干燥介质(新鲜空气)的相对湿

度为 ６３􀆰 ３％ꎬ要求干燥后的聚氯乙烯树脂含水量低

于 ０􀆰 ４％ꎮ 吸收式热泵的工作介质选用溴化锂溶

液ꎬ溴化锂溶液属于电解质体系ꎬ故物性计算采用

ＥＬＥＣＮＲＴＬ 模型[１０]ꎮ 流程模拟过中的蒸发器、换热

器、干燥机、压缩机分别采用 Ｆｌａｓｈ２、Ｈｅａｔｅｒ、Ｄｒｙｅｒ、
Ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ 模型ꎮ 冷却介质选用进出口温度分别为

７、１２℃的冷水ꎻ加热介质选用压力为 １􀆰 ０ ＭＰａ 的饱

和水蒸汽ꎮ

２　 评价模型

２􀆰 １　 年总成本计算模型

年总成本[１１－１２](ＡＴＣ)作为干燥系统的总体经

济效益的评价标准ꎬ包括操作费( ＴＯＣ) 和设备费

(ＴＣＣ)ꎬ计算公式见式(１)ꎮ
ＡＴＣ ＝ ＴＯＣ ＋ ＴＣＣ / β (１)

　 　 ＴＯＣ 包括蒸汽、冷水和电的运行成本ꎬ计算公

式见式(２) ~ (５)ꎻβ 为折旧年限ꎬ取 ８ꎮ
Ｃｓｔｅａｍ ＝ ８􀆰 ２２ × ７ ２００ × ＱＲ × ０􀆰 ００３ ６ (２)
Ｃｗａｔｅｒ ＝ ０􀆰 ３５４ × ７ ２００ × ＱＣ × ０􀆰 ００３ ６ (３)

Ｃｅｌｅｃｔｒｉｃｉｔｙ ＝ １６􀆰 ８ × ７ ２００ × ＰＷ × ０􀆰 ００３ ６ (４)
ＴＯＣ ＝ Ｃｓｔｅａｍ ＋ Ｃｗａｔｅｒ ＋ Ｃｅｌｅｃｔｒｉｃｉｔｙ (５)

式中ꎬＱＲ 和 ＱＣ 分别为加热负荷和冷却负荷ꎬｋＷꎻ
ＰＷ 为压缩机功率ꎬｋＷꎻ年操作时间取 ７ ２００ ｈꎮ

ＴＣＣ 包括热交换器和压缩机的设备成本ꎬ计算

公式见式(６) ~ (９)ꎮ
Ａ ＝ Ｑ / (Ｋ × Δｔｍ) (６)

Ｃｈｅａｔ ｅｘｃｈａｎｇｅｒ ＝ ７ ２９６ × Ａ０􀆰 ６５ (７)
Ｃｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ ＝ σ × ＰＷ (８)

ＴＣＣ ＝ Ｃｈｅａｔ ｅｘｃｈａｎｇｅｒ ＋ Ｃｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ (９)

式中ꎬＡ 为换热面积ꎬｍ２ꎻＫ 为换热器的总传热系数ꎬ
取 ０􀆰 ０５ ｋＷ / (Ｋ􀅰ｍ２)ꎻσ 为压缩机的造价因子ꎬ取
１９２􀆰 ８ꎮ
２􀆰 ２　 热泵评价模型

ＣＯＰ 作为热泵干燥系统性能评价的关键指

标[１３]ꎬ计算公式见式(１０)ꎮ
ＣＯＰ ＝ Ｑｃｏｎ / ＰＷ (１０)

式中ꎬＱｃｏｎ为热泵冷凝器负荷ꎬｋＷꎮ
２􀆰 ３　 能耗计算模型

为了便于比较各工艺的能耗ꎬ将蒸汽和电能统一

转化为标煤[１４]ꎬ总能耗包括电力介质消耗(ＥＭＣ)和
加热介质消耗(ＨＭＣ)ꎬ计算公式见式(１１) ~(１３)ꎮ

ＥＭＣ ＝ ＰＷ × ７ ２００ × ０􀆰 ２２ / ７００ (１１)
ＨＭＣ ＝ ＱＲ / ｒ × ３ ６００ × ＥＣＯＥＣ / ７００ × ７ ２００ (１２)

ＴＥＣ ＝ ＥＭＣ ＋ ＨＭＣ (１３)

式中ꎬｒ 为蒸汽的潜热ꎬ２ ０８７􀆰 １ ｋＪ / ｋｇꎻ能量消耗系数

(ＥＣＯＥＣꎬｋｇ / ｔ)表示生产单位蒸汽所消耗的标煤ꎬ
蒸汽转换为标煤的值取 ７６ ｋｇ / ｔꎮ
２􀆰 ４　 排烟温度计算模型

气流干燥产生的尾气直接排入大气会造成白羽

烟现象[１５]ꎬ排烟温度不能低于临界排烟温度[１６]ꎬ计
算公式见式(１４) ~ (１６)ꎮ

ｄ０ ＝ ６２２[(φ × Ｐｑｂ) / (ＰＢ － φ × Ｐｑｂ)] (１４)
Ｆ(ｄＴ) ＝ １７􀆰 ２８０ ５ × [(ｄＴ － ｄ０) / (ｄＴ ＋ １􀆰 ０２６ ２) －

ｌｎ(ｄＴ ＋ １􀆰 ０２６ ２) ＋ ｄ０ ＋ ２７􀆰 ３１０ ５] (１５)
ｔ ＝ １７􀆰 ２８０ ２ × ｌｎ(ｄＴ ＋ １􀆰 ０２６ ２) － ２７􀆰 ３１９ ５ (１６)

式中ꎬφ 为空气的相对湿度ꎻＰｑｂ为对应饱和水蒸汽

分压ꎬｋＰａꎻＰＢ 为大气压力ꎬｋＰａꎻｄ０ 为标准大气压下

空气的含湿量ꎬ ｇ / ｋｇꎻ ｄＴ 为临界扩散点含湿量ꎬ
ｇ / ｋｇꎻｔ 为临界排烟温度ꎬ℃ꎮ

３　 干燥工艺及模拟结果分析

３􀆰 １　 传统干燥工艺

参见图 １ 所示的传统干燥工艺ꎬＰＶＣ 气流干燥

需要大量的热空气作为热源ꎬ通常用新鲜蒸汽把空

􀅰７２２􀅰
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气预热至一定的温度后ꎬ与 ＰＶＣ 湿物料混合一并进

入气流干燥器的底部ꎬＰＶＣ 湿物料悬浮在热空气

中ꎬ完成传热传质以达到干燥去湿的目的ꎮ 整个流

程的主要能耗为蒸汽的消耗量ꎮ

图 １　 传统干燥工艺及主要工艺参数

为利用干燥尾气的余热ꎬ干燥尾气在预热器中

与空气进行换热ꎬ预热后的空气再经蒸汽加热器升

温至 １３０℃进入干燥器的底部ꎮ 在干燥器中ꎬ湿 ＰＶＣ
树脂被加热至 ６９℃ꎬ含水量从 ２０％降至 ０􀆰 ３２％ꎬ需要

的热空气量为 ２􀆰 ２ × １０５ ｋｇ / ｈꎮ 尾气的排放温度为

９４℃ꎬ相对湿度为 ４􀆰 ７７％ꎬ经与空气换热后ꎬ进入尾

气冷凝器降温至 ２７℃[基于公式计算得到的排烟温

度]ꎬ分出水分约 ７１８ ｋｇ / ｈ 后排入大气ꎮ
传统干燥工艺的主要能耗和经济成本主要取决

于加热器的蒸汽消耗量ꎬ为减少加热器的能耗ꎬ可尽

量提高预热器中空气的预热温度(Ｔ１)ꎮ 预热器的

热负荷(Ｑ预热器)越大ꎬ加热器的能耗就越少ꎬ但干燥

尾气和空气的换热温差就变小ꎬ预热器的换热面积

增大ꎬ导致投资成本增加ꎮ 图 ２ 为 Ｑ预热器和 Ｔ１ 及整

个干燥系统 ＡＴＣ 之间的关系曲线ꎬ可见ꎬ当预热温

度达到 ７０℃时ꎬＡＴＣ 最小ꎻ当预热温度超过 ７０℃ꎬ由
于预热器的换热面积增加幅度较大ꎬ反而导致 ＡＴＣ
会增大ꎮ 因此取预热温度 ７０℃较为合适ꎬ此时传统干

燥工艺的 ＡＴＣ 为 ９􀆰 ２×１０５ ＵＳＤ/ ａꎬ总能耗为 ３ ７００ ｋＷꎬ
节能约 ４１􀆰 ７％ꎮ 传统干燥工艺的主要技术经济指

标见表 １ꎮ

１—Ｔ１ꎻ２—ＡＴＣ

图 ２　 Ｑ预热器和 Ｔ１ 及 ＡＴＣ 的关系

表 １　 传统干燥工艺主要技术经济指标

项目 预热器 加热器 冷凝器

换热负荷 / ｋＷ ２８１７ ３７００ １９４４

换热面积 / ｍ２ ６７６ ２７１ ８１

ＴＣＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ０􀆰 ６０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 １５

ＴＯＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) — ８􀆰 ００ ０􀆰 １５

ＡＴＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ９􀆰 ２０

ＴＥＣ / (１０５ ｔ􀅰ａ－１) ５０

３􀆰 ２　 ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺

由表 １ 可知ꎬ在传统干燥工艺中ꎬ仍有 １ ９４４ ｋＷ
的尾气余热(主要为低温水蒸汽的潜热)经尾气冷

凝器冷却未能被利用ꎮ 为充分利用该部分低温余

热ꎬ进一步降低过程能耗ꎬ提出了如图 ３ 所示的

ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺ꎮ

图 ３　 ＭＶＲ 耦合收式热泵干燥工艺及主要

工艺参数

新鲜空气进入吸收式热泵系统的吸收器被加热

至 ６０℃ꎬ再吸收压缩蒸汽在冷凝器释放的热量升温

至 ９０℃ꎬ最后在蒸汽加热器中用蒸汽升温至 １３０℃
进入干燥器ꎮ 干燥尾气进入吸收式热泵系统的蒸汽

发生器内与溴化锂溶液换热降温后ꎬ再进入蒸发器

作为蒸发器的热源ꎬ最后经冷凝器降温至 ２７℃排入

大气ꎮ 干燥器出来的 ９４℃的干燥尾气在发生器内

加热溴化锂溶液ꎬ副产低温低压水蒸汽ꎬ为充分利用

该低温位水蒸汽的潜热ꎬ应用 ＭＶＲ 热泵技术将该

水蒸汽通过压缩机升温升压后ꎬ用以加热吸收器出

来的空气ꎬ进一步降低蒸汽加热器的能耗ꎮ 离开压

缩机的水蒸汽进入蒸汽冷凝器释放热量后变成液

相ꎬ经减压阀减压进入蒸发器ꎬ与离开蒸汽发生器的

干燥尾气换热后汽化为低压蒸汽进入吸收器ꎬ被高

浓度 ( ６４％) 的溴化锂溶液吸收后变为低浓度

(５４％)的溴化锂溶液ꎬ用循环泵送入蒸汽发生器

内ꎬ完成溴化锂溶液的循环ꎮ

􀅰８２２􀅰



２０２５ 年 ２ 月 杨德明等:基于热泵技术的 ＰＶＣ 干燥尾气的低温余热利用研究

ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺的能耗经济成

本主要取决于加热器的蒸汽消耗量ꎬ为减少加热器

的能耗ꎬ尽可能提高吸收器和蒸汽冷凝器的出口空

气温度 Ｔ１ 和 Ｔ２ꎮ 研究发现ꎬ吸收器的吸收压力对

溴化锂吸收液的温度及发生器的换热温度差影响均

较大ꎬ提高吸收压力可以提高吸收液温度ꎬ从而可以

提高空气离开吸收器的温度(Ｔ１)ꎬ但发生器的换热

温度差就降低ꎬ导致发生器的蒸发量随之减少ꎬ又会

影响空气离开蒸汽冷凝器的温度(Ｔ２)ꎮ 模拟得到

了吸收器的吸收压力与空气离开蒸汽冷凝器的温度

(Ｔ２)及 ＡＴＣ 之间的关系曲线ꎬ见图 ４ꎮ 可见ꎬ在吸

收压力为 ２ ｋＰａ 时ꎬ空气离开蒸汽冷凝器的温度达

到 ９０℃ꎬ此时 ＡＴＣ 最低ꎬ因此取吸收压力 ２ ｋＰａ 较

合适ꎮ

１—Ｔ２ꎻ２—ＡＴＣ

图 ４　 吸收压力和 Ｔ２ 及 ＡＴＣ 的关系

对于蒸汽发生器ꎬ若降低蒸汽发生器的蒸发压

力ꎬ则可增大溴化锂溶液与干燥尾气之间的换热温

差ꎬ从而可增加发生器的蒸发量ꎬ但势必要提高压缩

机的压比ꎬ通过增加电耗来提高 Ｔ２ꎬ从而减少加热

器的蒸汽用量ꎻ反之ꎬ若提高发生器的蒸发压力ꎬ虽
然可以降低压缩机的压比ꎬ减少电耗ꎬ但 Ｔ２ 也会降

低ꎬ导致加热器的蒸汽用量会增加ꎮ 由此可见ꎬ发生

器的蒸发压力对整个干燥系统的能耗和 ＡＴＣ 影响

均较大ꎮ 模拟得到了发生器的蒸发压力与能耗及

ＡＴＣ 之间的关系ꎬ见图 ５ꎮ 可见ꎬ在蒸发压力为

５ ｋＰａ 时ꎬ能耗为 ２ ４７０ ｋＷꎬＡＴＣ 最低ꎮ

１—能耗ꎻ２—ＡＴＣ

图 ５　 蒸发压力和能耗及 ＡＴＣ 的关系

通过对吸收器和发生器操作压力的优化ꎬ得到

了如表 ２ 所示的 ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺的

主要技术经济指标ꎮ ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工

艺的 ＡＴＣ 为 ７􀆰 ７５×１０５ ＵＳＤ / ａꎬ与传统干燥工艺相

比ꎬ节省了 １５􀆰 ７％ꎮ
表 ２　 ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺的

主要技术经济指标

项目 吸收式热泵系统 加热器 冷凝器 压缩机

负荷 / ｋＷ — ２４７０ ７９１ １９７

换热面积 / ｍ２ — ２００ ２３６ —

ＴＣＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ０􀆰 ９４ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ０５

ＴＯＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ０􀆰 ０１ ５􀆰 ２６ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ８１

ＡＴＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ７􀆰 ７５

ＴＥＣ / (１０５ ｔ􀅰ａ－１) ３３

ＭＶＲ 热泵的 ＣＯＰ ９􀆰 ５４

３􀆰 ３　 高温热泵干燥工艺

由图 ３ 可知ꎬ在 ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺

中ꎬ仍有 ７９１ ｋＷ 的低温余热未能被利用ꎮ 为了充

分利用该低温预热ꎬ把高温热泵技术应用于本干燥

工艺ꎬ提出了如图 ６ 所示的高温热泵干燥工艺ꎮ 新

鲜空气进入高温热泵系统的冷凝器被加热至 １０８℃
后ꎬ再由蒸汽加热器用蒸汽升温至 １３０℃进入干燥

器ꎮ 干燥器出来的 ９４℃的干燥尾气进入高温热泵

系统的蒸发器释放热量ꎬ直接降温至 ２７℃ꎬ经分离

器分水后排入大气ꎮ

图 ６　 高温热泵干燥工艺及主要工艺参数

高温热泵的工质直接影响到热泵的性能和效

率ꎬ因此在选择高温热泵的工质[１７－１８] 时ꎬ应尽可能

选择较高的潜热和密度ꎬ较低的消耗臭氧层潜值

(ＯＤＰ)和全球变暖潜值 ( ＧＷＰ)ꎮ 本研究选取了

５ 种工质(主要性能参数见表 ３)ꎬ分别为 Ｒ６００ａ、
Ｒ１３４ａ、Ｒ２４５ｆａ、Ｒ７１８ 和 Ｒ７１７ꎬ以热泵系统的 ＣＯＰ
最高及整个干燥工艺的 ＡＴＣ 最低为目标函数ꎬ对以

上 ５ 种工质的高温热泵干燥工艺进行研究和优化ꎮ
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表 ３　 工质主要性能参数

工质 Ｒ６００ａ Ｒ１３４ａ Ｒ２４５ｆａ Ｒ７１８ Ｒ７１７
化学式 Ｃ４Ｈ１０ ＣＨ２ＦＣＨ３ ＣＦ３ＣＨ２ＣＨＦ２ Ｈ２Ｏ ＮＨ３

沸点 / ℃ －１１􀆰 ７ －２６􀆰 １ １５􀆰 １ １００􀆰 ０ －３３􀆰 ４
临界温度 / ℃ １３４􀆰 ７ １０１􀆰 １ １５４􀆰 ０ ３７４􀆰 ０ １３３
临界压力 / ＭＰａ ３􀆰 ６５ ４􀆰 ０６ ３􀆰 ６５ ２２􀆰 １ １１􀆰 ４
汽化热 / (ｋＪ􀅰ｋｇ－１) ３６５􀆰 ２９ ２１６ １９５􀆰 ６６ ２２６０ ２５１􀆰 ３４
ＯＤＰ ０ ０ ０ ０ ０
ＧＷＰ(１００ａ) ２０ １３００ １０５０ ０􀆰 ２ １

高温热泵干燥工艺的能耗主要取决于加热器的
蒸汽用量和压缩机的耗电量ꎮ 提高冷凝器的空气出
口温度(Ｔ１)ꎬ则可减少加热器的蒸汽用量ꎮ 要提高
Ｔ１ꎬ势必要增大蒸发器的蒸发量或提高压缩机的出
口压力ꎮ 蒸发器的蒸发量与工质和蒸发压力有关ꎬ
蒸发压力越低ꎬ蒸发器的换热温差越大ꎬ蒸发量就越
大ꎬ但此时压缩机的压比会增大ꎬ导致电耗增加和加
热器的蒸汽用量减小ꎻ反之ꎬ蒸发压力越高ꎬ蒸发器
的换热温差越小ꎬ蒸发量就越少ꎬ但压缩机的压比会
减小ꎬ从而节省电耗ꎬ但加热器的蒸汽用量就会增
大ꎮ 可见ꎬ加热器的蒸发压力与压缩机的出口压力
(即冷凝器的冷凝压力)是高温热泵干燥工艺的２ 个
关键参数ꎬ且两者关联密切ꎮ 由于蒸发器的热源是
温度为 ９４℃的干燥尾气ꎬ因此ꎬ为保证蒸发器和冷
凝器有一定的换热温差ꎬ蒸发器的蒸发压力并不能
太高ꎬ冷凝器的冷凝压力不能太低ꎮ

以工质 Ｒ７１８ 为例ꎬ模拟得到了蒸发器的蒸发
压力与冷凝器的冷凝压力对热泵系统的 ＣＯＰ 和整
个干燥工艺 ＡＴＣ 之间的关系ꎬ见图 ７ꎮ 当蒸发器的
　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＣＯＰ

(ｂ)ＡＴＣ
图 ７　 蒸发压力和冷凝压力对热泵系统 ＣＯＰ 和

干燥工艺 ＡＴＣ 的影响

蒸发压力为 ３ ｋＰａꎬ冷凝器的冷凝压力为 ７ ｋＰａ 时ꎬ
热泵系统的 ＣＯＰ 最大ꎬ干燥工艺的 ＡＴＣ 最小ꎮ

采用同样的方法得到了其他工质的优化参数ꎬ
结果汇总见表 ４ꎮ 从表 ４ 可以看出ꎬ无论是热泵系

统的 ＣＯＰꎬ还是干燥工艺的 ＡＴＣꎬ工质 Ｒ７１８ 是最为

合适的ꎮ 表 ５ 为高温热泵干燥工艺的主要技术经济

指标汇总ꎬ可见ꎬ与传统干燥工艺相比ꎬＡＴＣ 节省了

４０％ꎬ总能耗降低了 ５２％ꎮ
表 ４　 不同工质的优化参数

工质 Ｒ６００ａ Ｒ１３４ａ Ｒ２４５ｆａ Ｒ７１８ Ｒ７１７
蒸发压力 / ｋＰａ ６００ １１００ ３００ ３ ９００
冷凝压力 / ｋＰａ １０００ ２５００ ７００ ７ ２４００
ＣＯＰ ３􀆰 ８ ５􀆰 ３ ７􀆰 ５ １４􀆰 ０ ６􀆰 ２

ＡＴＣ(×１０５ ＵＳＤ / ａ) ８􀆰 ８２ ９􀆰 ０３ ９􀆰 ２４ ５􀆰 ５３ ６􀆰 ８

表 ５　 高温热泵干燥工艺的主要技术经济指标

项目 蒸发器 加热器 冷凝器 压缩机

负荷 / ｋＷ ４７６１ １３８５ ５１３１ ３７０

换热面积 / ｍ２ ２１６ ２５ ４５１ —

ＴＣＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ０􀆰 ３ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ０８

ＴＯＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) — ３􀆰 ０ — １􀆰 ６

ＡＴＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ５􀆰 ５３

ＴＥＣ / (１０５ ｔ􀅰ａ－１) ２０
ＣＯＰ １３􀆰 ９

４　 主要技术经济指标的比较与分析

表 ６ 汇总了 ３ 种干燥工艺的年总成本(ＡＴＣ)和
能耗数据ꎮ 研究结果表明ꎬ与传统干燥工艺相比ꎬ
ＭＶＲ 吸收式热泵干燥工艺和高温热泵干燥工艺能

耗分别降低 ２７􀆰 ９％和 ５２􀆰 ６％ꎬＡＴＣ 分别节省 １５􀆰 ７％
和 ４０％ꎬ且高温热泵干燥工艺比 ＭＶＲ 吸收式热泵

干燥工艺更具优势ꎮ
表 ６　 不同工艺的能耗和年总成本

项目
传统干燥

工艺

ＭＶＲ 耦合吸收式

热泵干燥工艺

高温热泵

干燥工艺

能耗 / ｋＷ ５６４４ ３４５８ １７５５

ＴＥＣ / (１０５ ｔ􀅰ａ－１) ５０ ３３ ２０

ＴＣＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) １􀆰 ０５ １􀆰 ６ ０􀆰 ９３

ＴＯＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ８􀆰 １５ ６􀆰 １５ ４􀆰 ６

ＡＴＣ / (１０５ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ９􀆰 ２ ７􀆰 ７５ ５􀆰 ５３

ＭＶＲ 耦合吸收式热泵干燥工艺通过吸收式热

泵利用更多的尾气余热ꎬＴＣＣ 相比于传统干燥工艺

增加了 ５２􀆰 ４％ꎬ但 ＴＯＣ 降低了 ２４􀆰 ５％ꎬ同时 ＭＶＲ 吸

收式 热 泵 干 燥 工 艺 的 ＴＯＣ 占 ＡＴＣ 的 比 例 为

７９􀆰 ４％ꎬ所以 ＭＶＲ 吸收式热泵干燥工艺的 ＡＴＣ 是

􀅰０３２􀅰
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节省的ꎮ 高温热泵干燥工艺相比传统干燥工艺多利

用了 １ ９４４ ｋＷ 的热量和多消耗了 ３７０ ｋＷ 的电能ꎬ
ＴＯＣ 占 ＡＴＣ 的 ８３􀆰 ２％ꎬ其中蒸汽和电能占 ＴＯＣ 的

６５􀆰 ２％和 ３４􀆰 ８％ꎬ蒸汽操作费相对传统干燥工艺节

省了 ６２􀆰 ５％ꎮ

５　 结论

针对聚氯乙烯气流干燥的高能耗特点ꎬ本研究

把机械蒸汽再压缩(ＭＶＲ)热泵、溴化锂吸收式热泵

和高温热泵等节能技术应用于本干燥过程ꎬ并进行

了节能分析和模拟优化ꎬ得到如下研究结论:①为防

止干燥尾气直接排入大气造成的白羽烟现象ꎬ通过

模型计算确定了该尾气的排烟温度为 ２７℃ꎮ ②传

统干燥工艺中ꎬ通过尾气余热新鲜空气ꎬ可节约约

４３􀆰 ２％的能耗ꎬ但仍有约 ２９􀆰 ８％的低温余热未被利

用ꎮ ③与传统干燥工艺相比ꎬＭＶＲ 耦合溴化锂吸收

式热泵干燥工艺能耗和 ＡＴＣ 分别下降了 ２７􀆰 ９％和

１５􀆰 ７％ꎬ但仍有约 １２􀆰 １％ 的低温余热未被利用ꎮ
④采用以 Ｒ７１８ 为循环工质的高温热泵干燥工艺ꎬ
要比传统干燥工艺节能 ５２􀆰 ６％ꎬ节省 ＡＴＣ 约 ４０％ꎮ
⑤就以上 ２ 种热泵干燥工艺相比ꎬ高温热泵干燥系

统的 ＣＯＰ 要比 ＭＶＲ 耦合溴化锂吸收式热泵系统的

ＣＯＰ 高出 ４􀆰 ４ꎬ且无论是能耗ꎬ还是综合经济效益ꎬ
前者均优于后者ꎮ
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