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摘要:结合氯化钾结晶工序对蒸发工序氯化钾溶液出料温度的要求及多效蒸发最佳效数的确定原则ꎬ建立了以 ＮａＣｌ－ＫＣｌ
为溶质的浓海水提钾蒸发过程的四效错流蒸发模型ꎮ 根据 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 的水盐体系相图溶解度呈线性变化的特点ꎬ拟合出

不同浓度范围的 ＮａＣｌ－ＫＣｌ 溶液的溶解度方程ꎻ通过实验测得常压下不同浓度 ＮａＣｌ－ＫＣｌ 溶液的沸点数据ꎬ并拟合出沸点随浓

度变化的经验公式ꎮ 对 ６ 种带有固相析出的四效错流蒸发过程进行模拟计算ꎬ并对计算结果进行经济性评价ꎬ得出最优蒸发工

艺方案为Ⅳ－Ⅲ－Ⅰ－Ⅱꎻ在此最优工艺方案基础上得出本设计条件下的加热蒸汽压力在 ２６０~２７０ ｋＰａ 为最佳ꎮ
关键词:浓海水ꎻ氯化钾ꎻ多效错流蒸发ꎻ相平衡ꎻ优化设计
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　 　 氯化钾是重要的钾肥产品和化工原料ꎬ我国作

为全球钾盐需求量最大的市场ꎬ目前氯化钾还需长

期依靠进口来满足需求[１－２]ꎮ 我国可溶性固体钾盐

矿相对短缺ꎬ海水中含有丰富的钾资源ꎬ研究海洋钾

资源的高效分离提取技术仍是钾盐资源开发利用的

一个方向ꎮ 海水提取分离钾盐的方法主要有化学沉

淀法、溶剂萃取法和沸石法ꎬ无论采用哪种方法提取

氯化钾ꎬ最终都会涉及到含氯化钾的无机盐体系的

蒸发结晶过程ꎬ该过程在整个氯化钾生产工艺中所

占比例较大ꎬ能耗严重[３－４]ꎮ 因此ꎬ本文中针对海水

淡化后浓海水中 ＮａＣｌ、ＫＣｌ 的分离过程从节能降

耗的角度进行模型优化ꎬ探讨浓海水提钾工艺技

术方案的选择及能源情况对技术方案的影响还是

很有意义的ꎮ
从制盐工业上来说ꎬ主要集中在生产单盐的蒸

发过程研究ꎬ而对于需分盐的蒸发系统ꎬ目前的研究

还相对较少ꎮ 另外ꎬ一些学者对多效蒸发过程模拟

进行了较多研究[５－７]ꎬ但也主要集中在对计算方法

改进的方面ꎬ且都没有考虑溶液沸点升的问题ꎮ 但

对于含有固相析出的无机盐类溶液多效错流蒸发过

程来说ꎬ不仅流程更加复杂ꎬ同时还涉及到固液平衡

关系以及沸点升的问题ꎬ使得求解更加复杂ꎮ
本文中以 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 相图为依据ꎬ在分析

得出氯化钠、氯化钾的分离过程的基础上ꎬ提出浓海

水提钾过程的错流蒸发工艺ꎬ并对 ６ 种错流蒸发工

艺模拟计算的结果进行经济性评价ꎬ得出较优的蒸
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发工艺方案ꎬ然后对该工艺方案的操作参数进行优

化ꎬ以期对浓海水提钾蒸发工艺过程的工程化提供

数据参考ꎮ

１　 系统设计及模型

１􀆰 １　 蒸发方案设计

氯化钠、氯化钾在浓海水中的浓度一般不高ꎬ且
为高钠低钾溶液ꎮ 若浓海水进料组成为氯化钠质量

分数 ２１􀆰 ６７％ꎬ氯化钾质量分数 ２􀆰 ２％ꎬ温度范围在

３１３􀆰 １５~ ３７３􀆰 １５ Ｋꎬ设计的蒸发过程如图 １ 所示ꎮ
　 　 　 　 　 　 　

１—３７３􀆰 １５ Ｋꎻ２—３１３􀆰 １５ Ｋ

图 １　 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 蒸发过程

首先ꎬ蒸发一定水量ꎬ氯化钠、氯化钾均未析出ꎬ溶液

组成沿溶液的初始浓度 ａ 点到 ｂ 点变化ꎻ然后继续

蒸发ꎬ氯化钠结晶析出ꎬ氯化钾未析出ꎬ溶液组成沿

ｂ 点到 ｃ 点变化ꎻ最后降温补加氯化钠ꎬ析出氯化

钾ꎬ溶液组成沿 ｃ 点到 ｄ 点变化ꎮ 这样就实现了氯

化钾、氯化钠的分离ꎮ
多效蒸发中随着效数的增加ꎬ加热蒸汽的利用

率提高ꎬ操作费用降低ꎻ但降低了生产强度ꎬ同时装

置的投资费用也增加ꎮ 针对浓海水提钾过程ꎬ蒸发

结晶工艺可选择四效蒸发结晶[８]ꎮ 而多效真空蒸

发受限于首效加热蒸汽的压力和末效真空度ꎬ根据

氯化钠和氯化钾溶液特性ꎬ生蒸汽压力一般为 ２００~
４００ ｋＰａꎬ末效真空度 ８５ ~ ９０ ｋＰａꎮ 同时为了满足饱

和氯化钾溶液的冷却结晶效果ꎬ近饱和氯化钾的出

料温度一般控制在 ９５~１０５℃ꎮ 因此ꎬ浓海水提钾的

蒸发工艺应按二效出氯化钾近饱和溶液的四效错流

蒸发进行设计ꎬ这样会有 ６ 种错流蒸发方案ꎬ以Ⅳ－
Ⅲ－Ⅰ－Ⅱ蒸发工艺方案的工艺流程为例ꎬ流程如

图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 浓海水提钾蒸发过程的工艺流程

１􀆰 ２　 数学模型

考虑到蒸发器的制造、安装和操作管理的方便ꎬ
按各效加热面积相等的原则进行蒸发设计ꎮ
１􀆰 ２􀆰 １　 物料衡算

由 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 的三相平衡图可知ꎬ蒸发器

中析出的晶体为氯化钠ꎮ 假定溶质不挥发ꎬ对图 ２
中所示流程中任一效(第 ｉ 效)蒸发溶液中的结晶溶

质(氯化钠) ｊ 和不结晶溶质 (氯化钾) ｚ 进行衡

算ꎬ有[５－６]:
Ｆ０ｘ ｊ０ ＝ Ｆｉｘ ｊｉ ＋ ∑ ｉ

ｉ ＝ １
Ｎｊｉ( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４) (１)

Ｆ０ｘｚ０ ＝ Ｆｉｘｚｉ( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４) (２)
Ｆｉ ＝ Ｆｉ－１ － Ｗｉ ＝

Ｆ０ － ∑ ｉ

ｉ ＝ １
Ｗｉ － ∑ ｉ

ｉ ＝ １∑
ｍ

ｊ ＝ １
Ｎｊｉ( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４) (３)

式中ꎬＦ０ 为初始进料流量ꎬｋｇ / ｈꎻＦ ｉ 为第 ｉ 效完成液

流量ꎬｋｇ / ｈꎻｘ ｊ０为氯化钠的进料质量分数ꎻｘｚ０为氯化

钾的进料质量分数ꎻＮ ｊｉ为第 ｉ 效 ｊ 组分的固相析出

量ꎬｋｇ / ｈꎻＷｉ 为第 ｉ 效蒸发水量ꎬｋｇ / ｈꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 热量衡算

若各效加热蒸汽的冷凝液在相应饱和温度下排

出ꎬ析出固相在相应效内溶液的沸点温度下排出ꎬ不
考虑热损失及浓缩热ꎬ对图 ２ 流程中的各效蒸发系

统进行热量衡算ꎬ可得:
Ｆｉ－１ｈｉ－１ ＋ ＤｉＨｉ－１ ＝ ＷｉＨｉ ＋ Ｄｉｈｉ ′ ＋ Ｆｉｈｉ ＋

∑ｍ

ｊ ＝ １
Ｎｊｉｈｊｉ ＋ ∑ｍ

ｊ ＝ １
ＮｊｉＱｊｉ( ｉ ＝ １ꎬ２ꎬ３ꎬ４) (４)

式中ꎬＤ０ 为生蒸汽流率ꎬｋｇ / ｈꎻＨｉ 为第 ｉ 效二次汽的

焓ꎬＪ / ｋｇꎻｈｉ′为第 ｉ 效冷凝液的焓ꎬＪ / ｋｇꎻｈ ｊｉ为第 ｉ 效
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析出物 ｊ 的焓ꎬＪ / ｋｇꎻＱｉｊ为第 ｉ 效析出物 ｊ 的结晶焓ꎬ
Ｊ / ｋｇꎮ
１􀆰 ２􀆰 ３　 固液平衡关系

对于含有固相析出的复杂多效蒸发过程ꎬ除了

物料平衡、能量平衡、气液平衡和传质传热等方程

外ꎬ还有固液平衡关系式ꎮ 由 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 的水

盐体系的相图[９]可以看出ꎬ同一温度下 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－
Ｈ２Ｏ 固液平衡关系满足 ２ 个线性关系ꎬ且不同温度

下也都有此趋势ꎬ因此ꎬ本文中在物料衡算过程中ꎬ
将高钠低钾区域的 ３１３􀆰 １５、３７３􀆰 １５ Ｋ 温度下的固液

平衡关系数据拟合成公式(５)和公式(６)ꎮ
温度为 ３１３􀆰 １５ Ｋ 时:
ｙ ＝ － １􀆰 ８９５ ２３ｘ ＋ ５０􀆰 ３６８ ４５(１９􀆰 ６ ≤ ｘ ≤ ２６􀆰 ６) (５)

　 　 温度为 ３７３􀆰 １５ Ｋ 时:
ｙ ＝ － １􀆰 ８８５ ８５ｘ ＋ ５２􀆰 ９９７ ４４(１６ ≤ ｘ ≤ ２８􀆰 ２) (６)

　 　 操作性方程:
ｙ ＝ ０􀆰 ２３８ｘ (７)

式中ꎬｙ 为氯化钾质量分数ꎬ％ꎻ ｘ 为氯化钠质量

分数ꎬ％ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ４　 溶液沸点

无机盐溶液的蒸发过程需要考虑溶液沸点升的

问题ꎬ溶液的沸点主要与溶液的类别、浓度及操作压

强有关ꎬ一般通过实验测定或在数据手册查溶液在

常压下不同浓度的沸点ꎬ而本文中研究的双盐体

系的沸点升是通过实验测定ꎬ同时为了 Ｍａｔｌａｂ 计

算程序方便计算ꎬ将实验测定的沸点升拟合为如

下公式ꎮ
ｔ ＝ (１􀆰 ４２８ｘ２

ｍ ＋ １５６􀆰 ３ｘｍ ＋ ３９ ４００) / (３９４􀆰 ４ ＋ ｘｍ)
(０ ≤ ｘｍ < １６) (８)

ｔ ＝ (０􀆰 ９２２ ８ｘ２
ｍ ＋ １５０􀆰 ８ｘｍ ＋ ２６ ８２０) / (３９４􀆰 ４ ＋ ｘｍ)

(１６ ≤ ｘｍ < ６３) (９)
ｔ ＝ (２１８􀆰 １ｘｍ ＋ ３４ ７００) / (３５２􀆰 ３ ＋ ｘｍ)

(６３ ≤ ｘｍ ≤ １００) (１０)

式中ꎬｔ 为常压下溶液沸点ꎬ℃ꎻｘｍ 为溶液中氯化钠

质量 / (溶液中氯化钠质量＋氯化钾质量)ꎮ

２　 工艺方案评定

根据蒸发方案设计的四效蒸发系统的生产任务

及主要参数见表 １ꎮ
采用 ＭＡＴＬＡＢ 编程的方法ꎬ以表 １ 的数据ꎬ在

不考虑任何节能措施的情况下ꎬ对 ６ 种不同的错流

蒸发结晶方案进行工艺计算ꎬ计算结果如表 ２ 所示ꎮ
除方案 １ 和方案 ４ 需要 １ 台泵以为ꎬ其余方案所需

泵的个数为 ２ 台ꎮ
表 １　 多效蒸发系统生产任务及主要参数

物理量 数值 物理量 数值

Ｔ０ / ℃ １３３􀆰 ３ Ｋ１ / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１) １５００

Ｔｋ / ℃ ６０􀆰 １ Ｋ２ / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１) １２００

Ｆ０ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １０００ Ｋ３ / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１) １０００

ｔ０ / ℃ ４０ Ｋ４ / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰℃ －１) ８００

ｔ出 / ℃ １００ ｘａ０ ０􀆰 ０２２

Ｃａ / ( Ｊ􀅰ｋｇ－１􀅰℃ －１) ７０４􀆰 １ ｘｂ０ ０􀆰 ２１６７

Ｃｂ / ( Ｊ􀅰ｋｇ－１􀅰℃ －１) ８７９ 　 　

表 ２　 不同蒸发方案的工艺计算结果

物理量 方案 １ 方案 ２ 方案 ３ 方案 ４ 方案 ５ 方案 ６

Ｄ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３０􀆰 ６ ２４０􀆰 １ ２３３􀆰 ５ ２２１􀆰 ４ ２３０􀆰 ６ １８３􀆰 ３

Ｗ１ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １６７􀆰 １ １７７􀆰 ４ １８０􀆰 ２ １６５􀆰 １ １５７􀆰 ９ １４８􀆰 ６

Ｗ２ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １４２􀆰 ２ １６１􀆰 ２ １５４􀆰 ６ １７０􀆰 ４ １４３􀆰 ９ １５３􀆰 ６

Ｗ３ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １８２􀆰 ５ １４３􀆰 ３ １５３􀆰 ５ １６８􀆰 ２ １８１􀆰 ７ １８１􀆰 ６

Ｗ４ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １９６􀆰 ４ ２０６􀆰 ３ １９９􀆰 ９ １８４􀆰 ７ ２０４􀆰 ７ ２０４􀆰 ４

Ｎ１ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７􀆰 ０６ １１􀆰 ０８ １２􀆰 １７ ６􀆰 ２８ ３􀆰 ４７ ０

Ｎ２ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５５􀆰 ４７ ６２􀆰 ９１ ６０􀆰 ３０ ６５􀆰 ０７ ５６􀆰 １３ ２９􀆰 ９１

Ｎ３ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７１􀆰 １９ ５５􀆰 ８０ ５９􀆰 ８７ ６５􀆰 ６ ７０􀆰 ８７ ７０􀆰 ８４

Ｎ４ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７６􀆰 ６３ ７９􀆰 ３０ ７７􀆰 ９５ ７２􀆰 ０４ ７９􀆰 ８３ ７９􀆰 ７５

Ａ / ｍ２ ３５􀆰 ２ ３４􀆰 ４ ３４􀆰 ４ ３５􀆰 ６ ３５ ３３􀆰 ６

　 　 注:方案 １Ⅰ－Ⅲ－Ⅳ－Ⅱꎻ方案 ２Ⅰ－Ⅳ－Ⅲ－Ⅱꎻ方案 ３Ⅲ－Ⅰ－Ⅳ－

Ⅱꎻ方案 ４Ⅲ－Ⅳ－Ⅰ－Ⅱꎻ方案 ５Ⅳ－Ⅰ－Ⅲ－Ⅱꎻ方案 ６Ⅳ－Ⅲ－Ⅰ－Ⅱꎮ

按每年工作 ７ ２００ ｈꎬ循环冷却水价格 ０􀆰 １６ 元 / ｔꎬ
低压蒸汽价格 １２０ 元 / ｔꎬ电费按 ０􀆰 ５ 元 / ｋＷｈꎬ设备折

旧(按 １５ 年计)考虑ꎬ在表 ２ 数据的基础上对 ６ 种方

案进行经济性分析ꎬ不同方案多效蒸发结晶工艺的

经济分析如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 不同方案多效蒸发结晶工艺的经济分析表

名称 方案 １ 方案 ２ 方案 ３ 方案 ４ 方案 ５ 方案 ６

蒸发器的换热面积 / ｍ２ ３５􀆰 ２ ３４􀆰 ４ ３４􀆰 ４ ３５􀆰 ６ ３５ ３３􀆰 ６

固定投资费 / (万元􀅰ａ－１) １３􀆰 ５５ １８􀆰 ４６ １８􀆰 ４６ １３􀆰 ６３ １８􀆰 ５３ １８􀆰 ３８

水蒸气消耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３０􀆰 ６ ２４０􀆰 １ ２３３􀆰 ５ ２２１􀆰 ４ ２３０􀆰 ６ １８３􀆰 ３

水蒸气费用 / (万元􀅰ａ－１) １９􀆰 ９２ ２０􀆰 ７４ ２０􀆰 １７ １９􀆰 １３ １９􀆰 ９２ １５􀆰 ８４

冷却水用量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５６４８ ５９２７ ５４５８ ５０１２ ５４３２ ５４２３

冷却水费用 / (元􀅰ａ－１) ４０６７ ４２６８ ３９３０ ３６０８ ３９１１ ３９０５
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　 　 对比表 ３ 中 ６ 个方案可以看出ꎬ在给定生产任

务的条件下ꎬ６ 套方案的固定投资费用和冷却水费

用差别不大ꎬ主要的差别是在蒸汽费用上ꎬ因此ꎬ可
以通过每年的蒸汽费用对 ６ 套方案进行经济性评

价ꎬ由表 ３ 可以看出ꎬ方案 ６ 的经济性最好ꎬ综合比

较浓海水提钾蒸发工艺结晶的方案 Ⅳ－Ⅲ－Ⅰ－Ⅱ
为最优ꎮ

３　 工艺参数优化

为满足蒸发后结晶工序的稳定操作ꎬ以二效出

料温度为 １００℃、末效真空度 ８０~ ９０ ｋＰａ 为依据ꎬ考
察工艺方案 ６ 中加热蒸汽压强对生蒸汽及冷凝水用

量的影响ꎮ
３􀆰 １　 加热蒸汽压强对生蒸汽及冷却水用量的影响

加热蒸汽压强对生蒸汽用量及末效冷凝水量的

影响如图 ３ 所示ꎮ 由图 ３ 可以看出ꎬ随着加热蒸汽

压强的增加生蒸汽用量变化不大ꎬ这主要是因为蒸

发过程主要是利用加热蒸汽的相变加热ꎬ而饱和蒸

汽压强从 ２００ ｋＰａ 变化到 ３００ ｋＰａ 对应的气化热从

２ ２０４􀆰 ６ ｋＪ / ｋｇ 变化到 ２ １６８􀆰 １ ｋＪ / ｋｇꎬ气化潜热变化

不大ꎮ 由图还可以看出ꎬ加热蒸汽压强的变化对末

效二次汽量的影响不大ꎬ这也就意味着加热蒸汽压

强对总的冷却水用量影响不大ꎮ

１—生蒸汽ꎻ２—二次汽

图 ３　 加热蒸汽压强对生蒸汽用量及

末效冷凝水量的影响

３􀆰 ２　 加热蒸汽压强对二效溶液出料温度的影响

因加热蒸汽压强对末效二次汽量的影响不大ꎬ
综合考虑真空系统和冷却水循环系统的投资ꎬ末效

真空度为 ８５ ｋＰａ 左右更合理ꎮ 加热蒸汽压强对二

效溶液出料温度的影响如图 ４ 所示ꎮ
由图 ４ 可以看出ꎬ随着加热蒸汽压强的增加二

效溶液出料温度增加比较明显ꎬ若想保证二效出料

温度在 １００℃左右ꎬ对应的加热蒸汽压强应该控制

在 ２６０~２７０ ｋＰａꎮ

图 ４　 加热蒸汽压强对二效溶液出料温度的影响

４　 结论

(１)根据 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 的水盐体系相图溶解

度呈线性变化的特点ꎬ拟合出不同浓度范围的

ＮａＣｌ－ＫＣｌ 溶液的溶解度方程ꎻ并通过实验得出常压

下 ＮａＣｌ－ＫＣｌ－Ｈ２Ｏ 不同浓度下的沸点ꎬ实现了计算

机编程对蒸发过程的模拟计算ꎮ
(２)编写 Ｍａｔｌａｂ 程序对带有固相析出二效出料

的 ６ 种四效错流蒸发工艺方案进行计算ꎬ并对计算

结果进行经济分析ꎬ得出最优工艺方案为Ⅳ－Ⅲ－
Ⅰ－Ⅱꎮ

(３)在保证后续工序稳定操作的前提下ꎬ得出

本设计条件下的最优操作参数为二效出料温度

１００℃左右、末效真空度 ８０ ~ ９０ ｋＰａ、加热蒸汽压力

为 ２６０~２７０ ｋＰａꎮ
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