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摘要:针对焦炉烟道气温度低、杂质多、含硫范围广等特点ꎬ分析了氨法脱硫的工艺原理及其和在焦化厂焦炉烟道气脱硫中

的优势ꎬ制订了集焦化厂浓氨水利用、烟道气余热回收及直接蒸氨、氨法脱硫、烟囱热备技术为一体的技术方案并实施ꎻ采用 ４
层喷淋吸收及 ２ 层除雾脱硫塔结构ꎬ有效解决了氨逃逸、烟气含水量高、气溶胶堵塞等问题ꎬ焦炉烟囱排放的废气 ＳＯ２ 浓度和颗
粒物含量均保持在 ３０ ｍｇ / ｍ３ 以下ꎬ达到并优于国家标准中 ５０ ｍｇ / ｍ３ 的要求ꎮ
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１６３.ｃｏｍꎮ

　 　 随着国家及省市相关部门相继颁布和实施了

«重点区域大气污染物防治“十二五”规划»、«环境

空气质量标准»(ＧＢ ３０９５—２０１２)以及«炼焦化学工

业污染物排放标准» (ＧＢ １６１７１—２０１２)等标准规

范ꎬ要求焦炉排放的烟气中 ＳＯ２≤５０ ｍｇ / ｍ３ꎬＮＯｘ≤
５００ ｍｇ / ｍ３ꎬ颗粒物≤３０ ｍｇ / ｍ３[１]ꎬ对于环保超标排

放的企业将采取严厉的处罚ꎮ 为适应新形势、新要

求ꎬ企业必须提高环保治理水平ꎬ增加治理设施ꎬ才
能保持企业持续、健康、稳定发展ꎮ

中国平煤神马集团平顶山朝川焦化有限公司现

有捣固焦炉 ３ 座(１＃焦炉 １ 座烟囱ꎬ２＃、３＃焦炉共用 １
座烟囱)ꎬ年产焦炭 ９０ 万 ｔꎬ全部采用焦炉煤气加热

方式ꎬ燃烧后产生的废气量约为 １４４ ８００ ｍ３ / ｈꎬ总烟

道废气温度为 ２９０℃ꎮ 由于焦炉运行时间长ꎬ存在

串漏问题ꎬ煤气燃烧后产生的废气无法达到排放

要求ꎮ

１　 焦炉烟道气特点

１􀆰 １　 烟道气温度相对较低

焦炉烟道气温度与电厂相比相对较低ꎬ 为

１８０~３００℃ꎮ
１􀆰 ２　 烟道气杂质较多

烟道气含有的 ＣＯ、焦油、ＳＯ２ 等物质ꎬ可导致催

化剂中毒或者效率降低ꎬ特别是 ＳＯ２ 含量影响:在
ＳＣＲ 催化剂作用下ꎬ焦炉烟气 ＳＯ２ 会转化为 ＳＯ３ꎬ氨
与 ＳＯ３ 反应产生硫酸铵ꎬ黏附在催化剂表面ꎬ影响催

化剂使用效率[２]ꎮ
１􀆰 ３　 焦炉烟囱必须始终保持热备状态

焦炉烟囱必须始终保持烟囱吸力ꎬ处于热备用状

态ꎮ 经过脱硫后烟道气温度必须高于烟气露点温度ꎬ
即烟道气温度不低于 １３０℃ꎬ维持焦炉正常生产ꎮ
１􀆰 ４　 烟道气含硫量范围广

焦炉烟道气中 ＳＯ２ 含量范围广ꎬ６０~２００ ｍｇ / ｍ３ꎮ
一般焦化厂的 ＨＰＦ 法一级脱硫后煤气中 Ｈ２Ｓ 含量

达到 ３００ ｍｇ / ｍ３ 以下ꎬ如果二级串联脱硫可降低到

２０ ｍｇ / ｍ３ 左右ꎬ或者采用焦炉煤气两级脱硫的技术

措施ꎬ使焦炉煤气中的 Ｈ２Ｓ 含量降低到 ２０ ｍｇ / ｍ３

以下ꎬ这样烟道气 ＳＯ２ 含量在 １００~３００ ｍｇ / ｍ３[３]ꎮ
焦炉烟道气组分随焦炉液压交换机的操作呈周期

性波动ꎬ烟气中 ＳＯ２、氧含量的波峰和波谷差值较大ꎮ

􀅰３５１􀅰
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２　 氨法烟道气脱硫工艺原理及特点

氨法烟气脱硫技术是以焦化厂的氨水(剩余氨

水等)为原料ꎬ回收烟气中的 ＳＯ２ꎬ转化为硫酸铵化

肥的湿法脱硫方法ꎮ 它是一个十分典型的化工过

程ꎬ基于碱性脱硫剂与酸性 ＳＯ２ 之间的化学反应ꎬ
ＳＯ２ 首先被吸收生成为亚硫酸盐ꎬ然后亚硫酸盐氧

化为硫酸盐ꎮ 焦化企业生产系统有剩余氨水供应和

硫酸铵干燥装置ꎬ烟气采用氨法脱硫ꎬ从投资和经济

效益来看均有较大的优势ꎮ
２􀆰 １　 反应原理

吸收反应:
ＮＨ４ＯＨ ＋ ＳＯ２ 􀪅􀪅 (ＮＨ４)ＨＳＯ３

２ＮＨ４ＯＨ ＋ ＳＯ２ 􀪅􀪅 (ＮＨ４) ２ＳＯ３ ＋ １ / ２Ｏ２

(ＮＨ４) ２ＳＯ３ ＋ ＳＯ２ ＋ Ｈ２Ｏ 􀪅􀪅 ２(ＮＨ４)ＨＳＯ３

　 　 在通入氨量较少时ꎬ发生上面第一个反应ꎻ在通

入氨量较多时发生上面第二个反应ꎬ而第三个反应

表示的才是氨法中真正的吸收反应ꎮ 在吸收过程

中ꎬ所产生的酸式盐 [( ＮＨ４ ) ＨＳＯ３ ] 对二氧化硫

(ＳＯ２)不具备吸收能力ꎮ 随着吸收过程的进行ꎬ吸
收液中的 ＳＯ２ 数量增多ꎬ吸收液的吸收能力下降ꎬ需
要向吸收液中补充氨ꎬ使部分酸式盐[(ＮＨ４)ＨＳＯ３]
转变为(ＮＨ４) ２ＳＯ３ꎬ以保持吸收液的吸收能力ꎮ

吸收液转换:
(ＮＨ４)ＨＳＯ３ ＋ ＮＨ４ＯＨ 􀪅􀪅 (ＮＨ４) ２ＳＯ３ ＋ Ｈ２Ｏ

　 　 副产物氧化:
(ＮＨ４) ２ＳＯ３ ＋ １ / ２Ｏ２ 􀪅􀪅 (ＮＨ４) ２ＳＯ４

　 　 总反应:
２ＮＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ ＋ ＳＯ２ ＋ １ / ２Ｏ２ 􀪅􀪅 (ＮＨ４) ２ＳＯ４

　 　 因此ꎬ氨法吸收是利用 ( ＮＨ４ ) ２ＳＯ３ － ( ＮＨ４ )
ＨＳＯ３ 溶液不断循环的过程来吸收烟气中的 ＳＯ２ꎬ此
过程中补充氨并非用来吸收 ＳＯ２ꎬ只是保持吸收液

中(ＮＨ４) ２ＳＯ３ 的一定浓度ꎮ
２􀆰 ２　 氨法烟道气脱硫的特点

(１)溶解度ꎮ 氨易溶于水ꎬ氨和水互溶ꎬ常见的

氨水溶液中氨的质量分数可以大于 ２５％ꎻ氨的这个

性质常常使一般的研究者认为ꎬ氨法脱硫可以采用

很低的循环吸收液用量ꎬ目前国内某些单位提供的

氨法烟气脱硫吸收液用量甚至低到 １~３ Ｌ / ｍ３ꎮ
(２)挥发度ꎮ 氨是易挥发的弱碱ꎬ常压常温下

是气体ꎬ在水中溶解的气－液平衡特性表明ꎬ要使氨

气在氨水溶液表面的分压小于 ２０×１０－６ Ｐａꎬ其在水

中的质量分数应小于 １０×１０－６ꎬ也就是说如果要使

氨法烟气脱硫中的尾气氨逃逸量小于 １０ ｍｇ / Ｌꎬ必
须使循环吸收液中的氨溶解量很低ꎮ

(３)产品的性质ꎮ 氨法烟气脱硫的产品硫酸铵

在水中的溶解度很大ꎬ且随温度变化不大ꎬ２０℃时为

４３􀆰 ０％ꎬ６０℃时为 ４６􀆰 ８％ꎮ 可见ꎬ结晶析出硫铵的方

法一般采用蒸发结晶法ꎬ而不采用冷冻结晶法[４]ꎮ
氨法脱硫是气液两相过程ꎬ烟气中的吸收质和

吸收剂 ２ 项接触时发生气体向吸收剂转移ꎮ 烟气脱

硫反应过程中ꎬ烟气温度会影响吸收液的温度ꎬ从而

影响硫酸铵的溶解度、氨逃逸ꎬ间接影响脱硫效率ꎮ
氨水在温度较高时(一般是 ６０℃以上)就逐步分解

成为气体氨与水ꎬ形成氨逃逸ꎬ气体氨是不参与反应

的ꎬ并且二氧化硫在温度较高时也很难被溶解吸收ꎮ
因此氨法脱硫过程的适宜反应温度为 ６０ ~ ７０℃ꎬ若
烟道气温度太高ꎬ则循环脱硫液用量会增加ꎮ 还有

一个重要的原因ꎬ当烟气温度太高时ꎬ脱硫塔内壁防

腐层易被破坏ꎬ设备腐蚀严重ꎬ影响使用寿命ꎮ
焦炉烟道气总烟道温度为 ２９０℃左右ꎮ 烟道气

进入氨法脱硫工序时必须要求温度降至 １７０℃以下ꎮ

３　 技术方案

３􀆰 １　 工艺流程总说明

利用蒸氨后的浓氨水作为脱硫剂进入脱硫塔

脱硫ꎮ
来自焦炉的含硫烟气经余热回收后温度为 １７０℃ꎬ

经引风机加压进入脱硫塔ꎮ 在脱硫塔中烟道气自下
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而上与含氨的循环脱硫液逆向喷淋接触发生反应除

去 ＳＯ２ꎬ经除雾后由脱硫塔顶部的烟囱排入大气ꎮ
脱硫塔底部由脱硫反应生成的亚硫铵及亚硫酸

氢铵与氧化风机来的空气进行氧化反应成硫酸铵ꎮ
硫铵浆液通过浆液泵送至现有硫铵旋流器、离心机

分离、干燥、包装ꎬ最终得到硫铵产品ꎮ 在脱硫塔内

脱除烟气中的 ＳＯ２ 的同时ꎬ还能脱除烟气中 ２０％左

右的 ＮＯ２ꎬ循环脱硫液中的氨水与烟气中的 ＮＯ２ 反

应生成硝酸铵ꎮ
在高温烟道气进入原烟囱之前配置热管换热

器ꎬ蒸氨塔底来的液体与热管换热器换热升温后返

回蒸氨塔ꎮ
３􀆰 ２　 工艺设计

(１)１＃焦炉的烟气废气热量只进行烟囱热备使

用ꎬ降温后的烟气通过风机送脱硫塔系统ꎮ
(２)２＃、３＃焦炉的烟道废气产生的热量进行烟囱

热备＋余热蒸氨ꎮ 系统中进行相应的闭锁设计ꎬ保
证突然停电时ꎬ废气能沿烟道进入热备烟囱ꎮ

(３)在脱硫工程运行后ꎬ烟气不再进入原有混

凝土烟囱ꎬ通过向混凝土烟囱不断补充热空气ꎬ使混

凝土烟囱处于热备用ꎬ以确保焦炉生产的安全ꎮ
(４)通过加热废水ꎬ充分利用烟气的余热ꎬ减少

废水排放压力ꎬ降低废水生化处理费用ꎮ
(５)烟气分别通过各自增压风机送脱硫塔系

统ꎬ２ 股烟气汇合后进入一套氨法脱硫系统ꎮ
３􀆰 ３　 技术实施

３􀆰 ３􀆰 １　 焦炉烟道空气预热

１＃焦炉高温烟气从地下烟道引出只进入热管空

气预热器(通过加热空气降低烟气温度送烟囱热备

用)ꎮ ２＃焦炉高温烟气从地下烟道引出先进入热管

空气预热器ꎬ后进入废氨水加热器ꎮ 焦炉主烟道进

行改造加装地下烟道插板阀ꎮ
同时ꎬ为了确保焦化工艺正常生产ꎬ在地下烟道

引出的钢烟道上安装电动调节阀ꎬ可调节焦炉的吸

力(０~ ５００ Ｐａ 可调)ꎮ 设计空气鼓风机强制换热ꎬ
提高换热效率ꎬ同时可调节换热空气量来保证烟气

的温降ꎬ利于烟气的脱硫ꎮ
３􀆰 ３􀆰 ２　 烟道气余热回收与蒸氨

传统蒸氨工艺的不足:①蒸汽从蒸氨塔的底部

直接通入ꎬ冷凝后与塔釜废水一起排出ꎬ蒸氨工序不

但没有形成废水减排ꎬ反而增加了 ２０％左右蒸氨废

水ꎬ不但能效低还加重了后续生化处理负担ꎻ②传统

蒸氨工艺中蒸氨塔塔效低、能耗高、成本高、环境污

染重ꎬ蒸氨蒸汽消耗高达 ２００~２５０ ｋｇ / ｔꎬ约 ５００ ＭＪ / ｔꎻ

③传统蒸氨工艺和设备的缺陷严重制约了废水处理

的技术进步和氨氮治理效果[５]ꎮ
改变传统的蒸氨方式ꎬ采用烟道气直接蒸氨ꎬ由

废水将热量转给蒸氨塔ꎬ既合理利用了烟道气余热ꎬ
又可达到蒸氨效果ꎮ 焦化废水处理实现了蒸氨过程

蒸汽、煤气等能源介质的零消耗ꎬ还可以节省蒸氨改

造设备的投资ꎬ降低处理成本ꎬ减少废水量ꎮ 具体工

艺流程见图 １ꎮ

图 １　 烟道气余热回收及蒸氨工艺流程示意图

３􀆰 ３􀆰 ３　 烟道气脱硫

本项目新建 ２ 套余热利用装置ꎬ再合建 １ 套烟

气量 １５ 万 ｍ３ / ｈ 的氨法脱硫系统ꎮ
焦炉烟道气经余热利用ꎬ再经增压风机以克服

脱硫系统阻力后ꎬ经挡板风门调节后进入脱硫塔ꎮ
１８０℃以下的烟气从脱硫塔的中部进入吸收段ꎬ烟气

中的 ＳＯ２ 被含氨的循环吸收液吸收后ꎬ进入除沫段ꎬ
成为净化烟气ꎬ从塔顶的直排烟囱离开脱硫塔ꎬ脱硫

塔出口焦炉烟道气可以保证出口 ＳＯ２ 含量小于

３０ ｍｇ / ｍ３ꎬ烟气温度 ６０℃左右ꎮ
吸收液从脱硫塔底部经吸收液循环泵送到吸收

段ꎬ新补充的脱硫原料 ２０％氨水由管道送到脱硫

塔ꎬ与循环的吸收液混合后进入吸收液喷淋器ꎮ 吸

收液流经吸收段与烟气接触并吸收 ＳＯ２ 变为亚硫酸

铵及亚硫酸氢铵[６]ꎮ
循环吸收液包含有亚硫酸铵和亚硫酸氢铵ꎬ进入

塔釜ꎬ在高压氧化风机及氧化分布管网的作用下ꎬ实
现氧化ꎬ生成硫酸铵溶液ꎬ硫酸铵质量分数在 ２０％左

右ꎬ将该溶液用管道输送至焦化硫酸铵装置使用ꎮ
新补加的水从氨回收段进入ꎮ 硫酸铵不断积

累ꎬ当循环液料浆硫酸铵质量分数达到控制值 ３０％
时ꎬ用管道输送至焦化硫酸铵装置使用ꎮ

工艺水通过脱硫塔的喷头及除沫器进行清洗以

补充焦炉烟道气脱硫中的水平衡ꎬ具体工艺流程见

图 ２ꎮ

４　 设计的主要工艺指标

烟道废气总量 １５０ ０００ ｍ３ / ｈꎬ烟道气温度 ２６０~
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图 ２　 烟道气脱硫工艺流程

２９０℃ꎬ氨水浓度 ２０％ꎬ氨水流量 ２５ ~ ３０ ｔ / ｈꎬ出脱硫

塔硫酸铵质量分数 ３０％ꎬ脱硫效率≥９８％ꎬ脱硫后烟

气中 ＳＯ２ 浓度≤３０ ｍｇ / ｍ３ꎬ脱硫后烟气中氨含量

≤１０ ｍｇ / Ｌꎮ

５　 烟道气蒸氨与氨法脱硫总工艺流程

１＃焦炉的烟道废气通过空气换热器换热降温

后ꎬ由烟气引风机送入脱硫塔ꎬ２＃、３＃焦炉的烟道废

气先通过空气换热后ꎬ进入热管换热器与蒸氨塔来

的氨水直接换热ꎬ后通过引风机也进入脱硫塔ꎮ
烟气从脱硫塔的中部进入吸收段ꎬ烟气中的

ＳＯ２ 被含氨的循环吸收液吸收后进入除沫段ꎬ成为

净化烟气ꎬ从塔顶的直排烟囱离开脱硫塔ꎮ
吸收液从脱硫塔底部经吸收液循环泵送到吸收

段ꎬ新补充的脱硫原料 ２０％氨水由管道送到脱硫

塔ꎬ与循环的吸收液混合后进入吸收液喷淋器ꎮ 吸

收液流经吸收段与烟气接触并吸收 ＳＯ２ 变为亚硫酸

铵及亚硫酸氢铵ꎮ
循环吸收液包含有亚硫酸铵和亚硫酸氢铵ꎬ进

入塔釜ꎬ在高压氧化风机及氧化分布管网的作用下ꎬ
实现氧化ꎬ生成硫酸铵溶液ꎮ

硫酸铵浓度不断积累ꎬ当循环液料浆浓度达到

控制值 ３０％时ꎬ用管道输送至焦化硫酸铵装置使

用ꎮ 具体工艺流程见图 ３ꎮ

图 ３　 烟道气余热回收及脱硫总工艺流程

６　 研究过程需要注意的几个问题

６􀆰 １　 防止氨随脱硫尾气溢出损失

氨是易挥发的弱碱ꎬ氨法烟气脱硫中的尾气氨

逃逸量应小于 １０×１０－６ꎮ 本项目中脱硫塔设计为 ３
段结构ꎬ下部为亚硫铵氧化及溶液储存ꎬ中段为 ＳＯ２

吸收段ꎬ设置 ４ 层喷淋吸收及 ２ 层除雾ꎬ上段为烟囱ꎬ
该塔除可防止氨挥发损失外ꎬ还具有烟气增湿降温、多
种污染物洗涤吸收、焦炉烟道气除水雾等多种功能ꎮ
６􀆰 ２　 烟气含水量控制

脱硫塔内设计有折流板除雾装置ꎬ配合生产中

对烟气温度的严格控制ꎬ可保证烟气带水小于国家

标准ꎮ
６􀆰 ３　 控制气溶胶

在一定条件下ꎬ气相中会发生如下反应:
ＮＨ３(ｇ) ＋ ＳＯ２(ｇ) ＋ Ｈ２Ｏ(ｇ) 􀪅􀪅 ＮＨ４ＨＳＯ３(ｓ)

　 　 在气相形成亚硫酸氢氨的固体ꎬ即气相沉淀ꎮ
最初形成的固体呈现为超细粉末ꎬ在微米级别ꎬ称为

气溶胶ꎮ 在脱硫过程中ꎬ热烟气与水溶液接触ꎬ在液

体表面ꎬ饱和水蒸汽向气相传递ꎬ超细的固体颗粒会

成为水蒸汽冷凝结露的核心或晶种ꎬ因此要防止以

上反应的发生ꎮ
对于本项目ꎬ当温度低于 ３０℃时ꎬ很有可能出

现气相亚硫酸氢铵ꎬ脱硫操作温度高于 ４５℃ꎬ不会

有亚硫酸氢铵气溶胶问题ꎮ 当烟气中 ＳＯ３ 等强酸性

气体含量高的情况容易出现气溶胶ꎮ 因此ꎬ本项目

中使用的脱硫塔特别设计了洗涤段ꎬ用来消除此类

强酸性气溶胶ꎮ

７　 取得的效果

研究前后ꎬ对朝川焦化脱硫烟囱排放口 ２ 个月

在线监测数据进行分析整理ꎬ情况如表 １ꎮ
表 １　 研究前后在线监测数据对照表

统计项

二氧化硫 /

(ｍｇ􀅰ｍ－３)

氮氧化物 /

(ｍｇ􀅰ｍ－３)

实测

浓度

折算

浓度

实测

浓度

折算

浓度

标态流量 /

(１０４ ｍ３􀅰

ｄ－３)

烟温 /
℃

实施前　 　 　 　 　 　 　
　 平均值 １０２􀆰 ０３ １０２􀆰 ０３ ４１０􀆰 ６７ ３９２􀆰 ６５ ３９２􀆰 ６５ ２６６􀆰 ９３
　 最大值 １５５􀆰 ２１ １５５􀆰 ２１ ５２０􀆰 １０ ４９８􀆰 ８９ ４９８􀆰 ８９ ２７８􀆰 ７０
　 最小值 ７８􀆰 ８９ ７８􀆰 ８９ １９４􀆰 ３０ ３１２􀆰 ２３ ３１２􀆰 ２３ ２５６􀆰 ００
实施后　 　 　 　 　 　 　
　 平均值 ２８􀆰 ３７ ２８􀆰 ３７ ４２６􀆰 ７０ ４２６􀆰 ７０ ３４６􀆰 ０９ ２５１􀆰 ５６
　 最大值 ３１􀆰 ４５ ３１􀆰 ４５ ５２５􀆰 ３０ ５２５􀆰 ３０ ３６１􀆰 ７２ ２６５􀆰 ８０
　 最小值 ２２􀆰 ２３ ２２􀆰 ２３ ２４２􀆰 ６０ ２４２􀆰 ６０ ３３０􀆰 １６ ２３９􀆰 ８０

　 　 　 　 (下转第 １５８ 页)
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图 １　 碎煤加压气化工艺流程

１􀆰 ２　 碎煤加压气化炉使用褐煤总体情况

克旗公司设计使用的原料煤为锡林浩特地区大

唐东胜利矿褐煤ꎬ但在实际生产过程中ꎬ大唐东胜利

矿褐煤产量不能满足克旗公司生产需求ꎬ现生产用

煤主要来自锡林浩特地区的神华北电、国电蒙虹、乌
兰图嘎及大唐东胜利 ４ 家煤矿经破碎筛分后的褐

煤ꎬ各煤矿煤种分析数据如表 １ꎮ
表 １　 原料煤煤质分析表

煤样 蒙虹煤 乌煤
神华
５煤

神华
６煤

大唐
５煤

大唐
６煤

全水分 / ％ ４３􀆰 ９ ４１􀆰 ６ ３３􀆰 ０ ３８􀆰 ５ ３１􀆰 ４ ３８􀆰 ０
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从表 １ 数据情况看ꎬ二氧化硫的浓度明显降低ꎬ
平均值达到 ３０ ｍｇ / ｍ３ 以下ꎮ

８　 结论

(１)本项目利用本厂生产的 ２０％氨水对烟气进

行氨法脱硫ꎬ生产硫酸铵溶液ꎬ再将符合要求的硫酸

铵溶液输送到焦化厂已有硫酸铵装置生产硫酸铵

化肥ꎮ
(２)利用烟道气余热直接蒸氨ꎬ高效利用热量

的同时ꎬ减少蒸氨废水排放量ꎮ
(３)采用了具有专利技术的脱硫塔ꎬ设置带氨回

收功能的逆流脱硫塔工艺ꎬ具有克服氨挥发损失的优

点ꎬ特别设计的带有洗涤段的脱硫塔具有消除强酸性

气溶胶的功能ꎬ可有效控制氨逃逸和气溶胶量ꎮ
(４)工业性试验表明ꎬ焦炉烟囱排放的废气 ＳＯ２

浓度和颗粒物含量均保持在 ３０ ｍｇ / ｍ３ 以下ꎬ达到并

优于 «炼焦行业污染物排放标准» ( ＧＢ １６１７１—
２０１２)中 ５０ ｍｇ / ｍ３ 的要求ꎬ解决了公司的重大环保

问题ꎬ达到了国家排放标准要求ꎮ
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