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摘要:研究了蒸发结晶和闪蒸汽提脱氨技术集成生产固体硫酸铵系统中的各种热量利用效果ꎻ蒸发结晶和闪蒸汽提脱氨技

术集成生产固体硫酸铵与直接生产硫酸铵溶液总蒸汽耗量基本一致ꎻ蒸发结晶和闪蒸汽提脱氨技术集成生产固体硫酸铵时ꎬ保
证过程能耗不增加ꎬ达到节能目的ꎻ随着废水中氨氮含量的增加ꎬ系统整体的蒸汽耗量增加ꎬ但补充蒸汽用量降低ꎬ且到一定含

量时ꎬ不需要补充蒸汽ꎬ甚至需排放过多蒸汽ꎮ
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　 　 对于高氨氮废水处理来说ꎬ目前比较成熟且广

泛采用的技术是通过蒸汽汽提脱氨的方法ꎬ将高氨

氮废水通过蒸汽汽提后ꎬ再经过精馏段精馏后生产

一定浓度的氨水[１－３]ꎬ由于汽提过程中消耗大量的

蒸汽ꎬ而蒸汽通过精馏段塔顶冷凝器冷凝生产氨水ꎬ
因此蒸汽消耗比较高ꎬ废水处理成本比较大ꎻ而对于

采用酸吸收蒸汽循环的热偶合汽提脱氨[４] 工艺来

讲ꎬ虽蒸汽消耗大幅度降低ꎬ但生产的硫酸铵溶液如

果企业自身不能循环使用ꎬ仍需要消耗大量的蒸汽

将硫酸铵溶液蒸发结晶生产固体硫酸铵以便储运和

销售ꎬ装置依然不节能ꎮ 将蒸发结晶和闪蒸汽提脱

氨技术集成一起ꎬ不但能够生产固体硫酸铵ꎬ而且

将系统中的各种热量充分利用ꎬ尽量减少能量损

失及消耗ꎮ

１　 闪蒸汽提脱氨生产固体硫酸铵工艺

比较图 １ 与图 ２ 可知ꎬ产固体硫酸铵时ꎬ脱氨蒸
　 　 　 　 　 　 　

图 １　 闪蒸汽提脱氨生产液固体硫酸铵工艺
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图 ２　 闪蒸汽提脱氨生产固体硫酸铵工艺

汽自汽提脱氨段底部自下而上和汽提段顶部来的氨

氮废水逆流接触进行脱氨ꎬ废水中的氨进入气相后

通过循环热泵送入到吸收塔内用硫酸进行吸收ꎬ氨
被吸收后的蒸汽重新进入到汽提脱氨塔循环内使

用ꎮ 硫酸和水吸收氨气后形成的硫酸铵溶液直接进

入到蒸发系统进行蒸发结晶以生产固体硫酸铵ꎮ 为

了最大化回收系统各种热量ꎬ减少系统脱氨能耗ꎬ蒸
发结晶采用单效强制循环蒸发的方式ꎬ蒸发后的二

次蒸汽作为汽提脱氨蒸汽补充蒸汽使用ꎬ而蒸发结

晶过程中的加热蒸汽产生的蒸汽凝液可以作为稀硫

酸配制用的稀释水使用ꎮ

２　 工艺参数选择

２􀆰 １　 汽提脱氨塔操作参数的选择

由于气液平衡中氨的平衡浓度受温度的影响非

常大ꎬ废水的温度达到 １００℃且 ｐＨ≥１１􀆰 ５ 时ꎬ液相

水中氨氮平衡浓度接近于零ꎬ另外ꎬ降低汽提脱氨的

操作压力可以使液相中氨的平衡浓度进一步降低ꎬ
因此对于汽提脱氨来说ꎬ将汽提脱氨塔的操作温度

确定为 ９８ ~ １００℃ꎬ操作压力为 ０􀆰 ０９５ ~ ０􀆰 １００ ＭＰａꎮ
脱氨废水经过闪蒸后的外排温度主要与氨氮废水进

料温度有关ꎬ通常氨氮废水的进料温度为常温ꎬ最高

不超过 ４０℃ꎬ根据此设计水喷射器的抽吸能力最大

２０ ｋＰａꎬ对应的外排脱氨水温度 ６０℃ꎮ
蒸发结晶产生的二次蒸汽能够补充到汽提脱氨

系统中ꎬ二次蒸汽的压力应≥０􀆰 １ ＭＰａꎬ二次蒸汽的

温度≥１００℃ꎮ
２􀆰 ２　 汽提脱氨系统热量平衡计算

由于废水中氨氮含量比较小ꎬ在忽略汽提脱氨

过程中传质需要的热量的情况下ꎬ脱氨系统的热量

平衡可以按照式(１)进行计算[５－６](不考虑机械功):
ＱＣ ＝ Ｑ１ ＋ Ｑ２ ＋ Ｑ３ ＋ Ｑ４ ＋ Ｑ５ ＋ ＱＬ (１)

式中ꎬＱＣ 为系统需要补充的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱ１ 为废水

进出脱氨系统带出的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱ２ 为蒸发结晶加

热蒸汽带入的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱ３ 为硫酸和氨反应放出

的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱ４ 为硫酸稀释放出的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱ５

为硫酸铵浓浆及母液带出的热量ꎬｋＪ / ｈꎻＱＬ 为系统

的热量损失ꎬ按照 ５％的热损失考虑ꎬｋＪ / ｈꎮ
针对废水进出系统来说ꎬ废水进出系统带出的

热量主要由废水进出系统的温度差决定ꎬ计算公式

如下:
Ｑ１ ＝ Ｃｐ × ｍｗ( ｔ２ － ｔ１) (２)

式中ꎬｍｗ 为氨氮废水进出系统的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻ
ｔ１、ｔ２ 分别为氨氮废水进出系统的温度ꎬ℃ꎻＣｐ 为废

水的平均比热ꎬｋＪ / (ｋｇ􀅰℃)
蒸发结晶加热蒸汽和补充蒸汽冷凝后的凝结水

均进入到脱氨废水中ꎬ随着脱氨废水外排ꎮ 因此 Ｑｃ

及 Ｑ２ 的计算公式如下:
Ｑｃ ＝ Ｃｐｍｓ１( ｔ３ － ｔ２) ＋ ｍｓ１ΔＨ (３)
Ｑ２ ＝ Ｃｐｍｓ２( ｔ３ － ｔ２) ＋ ｍｓ２ΔＨ (４)

式中ꎬｍｓ 为氨氮废水进出系统的质量流量ꎬｋｇ / ｈꎻｔ２
为废水外排温度ꎬ℃ꎻｔ３ 为蒸汽进口温度ꎬ℃ꎻＣｐ 为

蒸汽凝结水的比焓ꎬｋＪ / (ｋｇ􀅰℃)ꎻΔＨ 为蒸汽在饱和

压力下冷凝放出的潜热ꎬｋＪ / ｋｇꎮ
汽提后的氨通过硫酸吸收反应放出的热量 Ｑ３:

Ｑ３ ＝ ｍｗｘ × １０ －６[ΔｆＨＮＨ＋
４ (ｌ) － (ΔｆＨＨ＋(ｌ) ＋ ΔｆＨＮＨ３(ｇ)

)] / １８

(５)
式中ꎬΔｆＨＮＨ＋４(ｌ) 为 ＮＨ＋

４ ( ｌ)摩尔生成焓[７]ꎬｋＪ / ｋｍｏｌꎻ
ΔｆＨＨ＋(ｌ)为 Ｈ＋( ｌ)摩尔生成焓[７]ꎬｋＪ / ｋｍｏｌꎻΔｆＨＮＨ３(ｇ)

为 ＮＨ３(ｇ)摩尔生成焓[７]ꎬｋＪ / ｋｍｏｌꎻｘ 为废水中的氨

含量ꎬ１０－６ꎮ
计算硫酸稀释过程中放出的热量 Ｑ４ꎬ首先应计

算出氨吸收过程中硫酸的消耗量ꎬ根据物料平衡计

算ꎬ９８％的硫酸的消耗量 ｍＨ:
ｍＨ ＝ ｍｗｘ / ３４ × ９８ / ０􀆰 ９８ ＝ ｍｗｘ / ０􀆰 ３４

　 　 根据«硫酸工艺设计手册—物化数据篇»中微

分稀释热计算公式计算:
Ｑ４ ＝ [１ ７８０ｎ２ / (ｎ２ ＋ １􀆰 ７９８ ３) ＋

􀅰５９１􀅰



现代化工 第 ３９ 卷第 ６ 期

１７ ８６０ｎ１ / (ｎ１ ＋ １􀆰 ７９８ ３)] × ４􀆰 １８６ ８ × ｍＨ / ９８ (６)
式中ꎬｎ１、ｎ２ 为每摩尔硫酸含有摩尔水量ꎬｍｏｌ / ｍｏｌꎮ

计算硫酸稀释过程中放出的热量 Ｑ５ꎬ首先应计

算出吸收过程中产生的硫酸铵的量ꎬ根据物料平衡

计算 ｍＮ:
ｍＮ ＝ ｍｗｘ / ３４ × １３２

　 　 由于硫酸铵的结晶热比较小ꎬ因此计算过程忽

略硫酸铵的结晶热ꎬ则:
Ｑ５ ＝ (ｍＮ / ｃ － ｍＮ)Ｃｐ２Ｔ２ － (ｍＮ / ｃ)Ｃｐ１Ｔ１ (７)

式中ꎬｃ 为去结晶硫酸铵的固体质量分数ꎬ％ꎻＣｐ１为

去结晶硫酸铵浆料的比热ꎬｋＪ / (ｋｇ􀅰℃)ꎻＣｐ２为回蒸

发系统的母液的比热ꎬｋＪ / ( ｋｇ􀅰℃)ꎻＴ１ 为去结晶硫

酸铵浆料的温度ꎬ℃ꎻＴ２ 为回蒸发系统的母液的

温度ꎬ℃ꎮ

３　 结果与讨论

由以上计算公式可知ꎬＱ１ 由废水进出温度差决

定ꎬ而 Ｑ２、Ｑ３、Ｑ４、Ｑ５ 主要和废水中的氨氮含量有

关ꎬ废水中的氨氮含量决定了系统加入硫酸的量、硫
酸铵生成量以及硫酸铵的蒸发量ꎮ 因此针对脱氨系

统来说ꎬ系统需要补充蒸汽的消耗量取决于废水进

出系统的温度差和废水中的氨氮含量ꎮ 下面就此 ２
点分析讨论ꎮ
３􀆰 １　 系统直接生产硫酸铵溶液和蒸发结晶生产硫

酸铵的能耗对比

以 ５０ ０００ ｋｇ / ｈ 处理量ꎬ氨氮含量为 ２ ０００ ｍｇ / Ｌ
为计算基础ꎬ一定条件下:进水温度 ４０℃ꎬ出水温度

６０℃ꎬ根据上述热量平衡得出各部分热量如表 １ꎮ
表 １　 ２ 种工艺过程的蒸汽耗量比较

蒸发结晶生产

硫酸铵工艺

直接生产硫酸铵

溶液工艺

Ｑ１ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) －４􀆰 １９×１０６ －４􀆰 １９×１０６

Ｑ２ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) ３􀆰 ２１×１０６ ０

Ｑ３ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) ４􀆰 ８８×１０４ ４􀆰 ８８×１０４

Ｑ４ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) １􀆰 ９７×１０５ １􀆰 ９７×１０５

Ｑ５ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) －１􀆰 ９５×１０５ －３􀆰 ０２×１０５

Ｑｌ / (ｋＪ􀅰ｈ－１) －５􀆰 ２６×１０５ －５􀆰 ２６×１０５

合计 / (ｋＪ􀅰ｈ－１) －１􀆰 ４５×１０６ －４􀆰 ７７×１０６

需要补充的热量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) －１􀆰 ４５×１０６ －４􀆰 ７７×１０６

折合成补充蒸汽 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ８９×１０２ ２􀆰 ２７×１０３

系统需要新鲜蒸汽总量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２􀆰 ２２×１０２ ２􀆰 ２７×１０３

实际上ꎬ从表 １ 中可以看出ꎬ蒸发结晶生产固体

硫酸铵和直接生产液体硫酸铵总蒸汽耗量区别不

大ꎬ采用蒸发结晶与闪蒸汽提脱氨工艺联合使用时ꎬ
蒸发结晶产生的二次蒸汽作为汽提脱氨过程的补充

蒸汽使用ꎬ即减少了直接补充新鲜蒸汽的用量ꎬ从而

达到节能的目的ꎬ同时也解决了硫酸铵溶液过剩的

不利局面ꎮ
３􀆰 ２　 废水进水温度对蒸汽耗量的影响

闪蒸汽提脱氨过程中ꎬ受喷射器抽真空度的限

制ꎬ废水的外排温度一般设定为 ６０℃ꎬ为了保证吸

收系统的稳定性ꎬ通常设定浓硫酸经过稀释后硫酸

质量分数控制在 ２５％ ~ ３０％(以 ２５％计)ꎬ当废水中

的氨氮含量为 ２ ０００ ｍｇ / Ｌ 时ꎬ按公式(１) ~ (６)对系

统进行热量衡算ꎬ系统在不同温度下补充的蒸汽量

见图 ３ꎮ

图 ３　 废水进料温度和补充蒸汽量关系

由图 ３ 可知ꎬ在废水氨氮含量为 ２ ０００ ｍｇ / Ｌ 情

况下ꎬ当进料温度≥５０℃时ꎬ蒸发结晶产生的二次蒸

汽完全能够满足汽提脱氨补充蒸汽要求ꎬ系统无需

额外补充蒸汽ꎮ 正常运行情况下ꎬ进水温度基本在

３５~４０℃ꎬ对装置运行平稳影响相对较弱ꎮ
３􀆰 ３　 废水中氨氮含量对蒸汽耗量即补充蒸汽量的

影响

装置运行过程中ꎬ由于上游工序的变化ꎬ废水中

氨氮含量经常变化ꎬ带动蒸汽量的变化ꎬ对正常运行

带来一定的影响ꎬ需要掌握过程规律ꎬ及时调整工艺

参数ꎬ保证过程稳定运行ꎮ 图 ４ 为不同氨氮含量的

废水对蒸汽耗量及补充蒸汽的影响ꎮ

１—系统蒸汽耗量ꎻ２—补充蒸汽量

图 ４　 废水中氨氮含量变化对系统蒸汽耗量及

补充蒸汽量的影响
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图 １　 上下游装置间系统配置

　 　 从图 １ 可以看出ꎬ２ 个气化生产序列与 ４ 个变

换系列、２ 个变换凝液汽提系统间的关系ꎮ 同时ꎬ气
化装置与变换单元间水系统的唯一外排点在污水预

处理ꎮ 在变换单元凝液汽提系统未运行状态下ꎬ凝
液中氨氮及二氧化碳的不断累积直接导致气化水系

统氨氮过高ꎬ最终影响污水预处理单元的进水水质

氨氮含量过高ꎮ 凝液汽提系统处理的负荷直接转移

至污水预处理进行提氨ꎬ从污水预处理装置投运以

后的各项分析数据来看ꎬ气化装置外排污水氨氮指

标能够满足全厂污水处理场要求的 ３５０×１０－６以内ꎮ
变换单元凝液汽提未在线运行ꎬ气化装置水系统环

境变差ꎬ但对气化装置界区外无影响ꎮ 但是由于污

水预处理装置自身的局限性ꎬ即每运行一定时间就

需进行酸洗ꎬ因此大量高氨氮未经处理的灰水直接

送至全厂污水处理场ꎬ对其瞬时冲击负荷较大ꎬ同时

影响其生化处理细菌的寿命ꎮ 若变换凝液汽提系统
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从图 ４ 中可以看出ꎬ随着废水中氨氮含量的增

加ꎬ系统整体的蒸汽耗量增加ꎻ但补充蒸汽用量降

低ꎬ当废水中氨氮质量浓度增加到 ２ ７５０ ｍｇ / Ｌ 左右

时ꎬ即不需要补充蒸汽ꎬ蒸发结晶产生的二次蒸汽即

能满足脱氨要求补充蒸汽ꎻ当废水中氨氮质量浓度

增加到 ２ ７５０ ｍｇ / Ｌ 时ꎬ蒸发结晶产生的二次蒸汽已

经大于脱氨需要补充的蒸汽ꎬ这时需要向外界排放

部分蒸汽ꎬ使系统的热量达到平衡ꎮ

４　 结论

系统直接生产硫酸铵溶液和蒸发结晶生产硫酸

铵的能耗对比结果可以看出ꎬ在相同条件下ꎬ采用蒸

发结晶二次蒸汽回用工艺与直接生产硫酸铵溶液总

蒸汽耗量基本一致ꎻ蒸发结晶和闪蒸汽提脱氨技术

集成一起ꎬ在生产固体硫酸铵的同时ꎬ保证过程能耗

不至于增加ꎬ达到节能的目的ꎬ同时也解决了硫酸铵

溶液过剩的不利局面ꎮ 废水中氨氮含量的增加ꎬ使
得系统整体的蒸汽耗量增加ꎬ但补充蒸汽用量降低ꎬ
且到一定含量时ꎬ不需要补充蒸汽ꎬ甚至排放过多

蒸汽ꎮ
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