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摘要:介绍了满足污染物新排放标准的硫磺回收尾气处理技术及路线选择ꎮ 以某新建煤化工项目为例ꎬ分别从工艺流程、
主要设备及公用工程消耗等方面对 ２ 种氨法脱硫技术方案进行了论述ꎬ并从投资及运行费用上进行比较和分析ꎮ 结果表明ꎬ外
送硫酸铵溶液的氨法脱硫方案更具优势ꎮ
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　 　 近年来我国煤化工行业取得了迅猛式发展ꎬ但
与此同时也带来了一系列环保问题ꎬ首当其冲的就

是生产过程中产生的大量含硫、含氨酸性废气带来

的大气污染问题ꎮ 尤其是随着日益突出的雾霾污染

问题ꎬ国家对环保问题日渐关注ꎬ环保标准也不断升

级ꎮ ２０１５ 年环保部发布工业污染物排放新标准[１]ꎬ
针对硫磺回收装置的二氧化硫排放限值由 ９６０ ｍｇ / ｍ３

调整到 ４００ ｍｇ / ｍ３ꎬ特别排放区提高至 １００ ｍｇ / ｍ３ꎬ
重点区域地方政府甚至开始执行 ５０ ｍｇ / ｍ３ 的二氧

化硫排放限值ꎬ未来可能提出更为严苛的环境保护

要求及排放标准ꎮ 目前常规的克劳斯法硫磺回收尾

气已难以满足现行排放标准ꎮ 因此ꎬ相关专利技术

商和煤化工企业已着手研究酸性气深度脱硫技术开

发工作ꎬ并考虑在新建或改扩建硫磺回收装置时

应用ꎮ
本工作以某新建煤化工项目为例ꎬ通过调研ꎬ考

虑采用满足新排放标准的氨法脱硫尾气处理技术路

线ꎬ并从新建项目优化整合角度出发ꎬ进行 ２ 种氨法

脱硫方案的技术比选ꎮ 方案一ꎬ硫磺回收尾气焚烧

后直接将烟气(气相)送动力中心与锅炉烟气合并

进入锅炉的氨吸收塔脱硫的方案ꎻ方案二ꎬ在硫磺回

收界区设置一个独立的脱硫塔ꎬ将吸收后的副产硫

酸铵溶液(液相)输送至全厂动力中心的硫酸铵成

型车间ꎮ 最后分别从流程配置、设备投入、公用工程

消耗及投资运行费用等方面对 ２ 个方案进行比较和

分析ꎬ从而选择最优方案ꎮ

１　 硫磺回收尾气处理技术

在煤化工的生产工艺中ꎬ硫磺回收装置的主要

任务是处理上游酸性气体脱除等装置来的含硫化氢

酸性气体ꎬ对硫元素进行回收生产硫磺副产品ꎬ并使

尾气达标排放ꎮ 本新建煤化工项目拟采用克劳斯＋
尾气处理的硫磺回收工艺ꎮ 其中能够满足新标准尾

气二氧化硫排放指标要求的尾气处理技术主要有尾

气还原 ＭＤＥＡ 吸收法、尾气氧化吸收法ꎬ氨法脱硫、
碱法脱硫及低温甲醇洗工艺等ꎮ
１􀆰 １　 尾气还原 ＭＤＥＡ 吸收工艺

该工艺是将克劳斯尾气进行加氢反应ꎬ将尾气
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中的全部硫元素(ＳＯ２ 和单质 Ｓ)转化成硫化氢ꎬ然
后采用甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)溶液进行吸收ꎬ吸收

后的尾气经焚烧后排放大气ꎬ吸收的富溶剂使用蒸

汽再生ꎬ将其中再生所得的硫化氢送往克劳斯段继

续进行反应ꎬ贫溶剂返回循环使用ꎬ以尽可能地减少

硫磺回收尾气经焚烧后排放到大气中二氧化硫的浓

度ꎮ 由于吸收溶剂的特性所限ꎬ二氧化硫排放浓度一

般在 ４００ ｍｇ / ｍ３ꎬ不能满足当前排放低于 １００ ｍｇ / ｍ３ 的

要求ꎬ因此还需进一步通过化学吸收(如高价铁溶

液吸收法)以深度回收出塔尾气中的硫化氢[２]ꎬ或
是增加碱洗、氨洗等处理工序ꎬ流程烦琐投资大ꎬ较
不经济ꎮ
１􀆰 ２　 尾气氧化吸收法(Ｃａｎｓｏｌｖ 方案)

尾气氧化吸收法是可再生工艺ꎬ是将克劳斯尾

气经焚烧后将尾气中的单质硫元素氧化成二氧化

硫ꎬ然后采用特制的胺溶液进行吸收ꎬ吸收后的尾气

直接排放大气ꎬ经吸收处理后的净化气中的总硫含

量<１００ ｍｇ / ｍ３ꎬ总硫回收率高达 ９９􀆰 ９％ꎬ确保达到

国家环境排放标准ꎮ 吸收后的含二氧化硫富溶剂使

用蒸汽汽提ꎬ使吸收反应逆转ꎬ将其中的二氧化硫解

吸后送往克劳斯段继续进行反应ꎬ贫溶剂返回循环

使用ꎮ 该技术于 ２００１ 年在北美成功商业化运行ꎬ主
要应用在电厂烟气的脱硫ꎬ仅有 ２ 套处理克劳斯装

置尾气的报道ꎮ 原因是 Ｃａｎｓｏｌｖ 工艺适宜于处理规

模较大的工况ꎬ且一般应用于尾气中二氧化硫体积

分数低于 １％的工况ꎬ但克劳斯法硫磺回收尾气中

的硫化物体积分数通常在 １％~３％[３]ꎮ
１􀆰 ３　 氨法脱硫工艺

氨法脱硫工艺作为一种成熟的烟气脱硫工艺ꎬ
在锅炉烟气脱硫行业被广泛接受ꎬ并已有多套氨法

脱硫装置应用于硫磺回收的尾气处理ꎮ 如神华宁煤

煤制油净化甲醇厂硫回收设计产能为 ２０ 万 ｔ / ａꎬ制
硫部分采用山东三维设计的二级克劳斯技术ꎬ后面

尾气处理部分即采用洛阳天誉环保工程有限公司设

计的氨法脱硫技术ꎮ
该工艺通常用氨水ꎬ烟气经焚烧后送至吸收塔ꎬ

采用氨水吸收ꎬ使烟气中二氧化硫含量降低到

１００ ｍｇ / ｍ３ 以下经排气筒排放ꎮ 吸收二氧化硫的过

程是一个简单的酸碱中和反应ꎬ塔底循环泵管路上

装有 ｐＨ 计ꎬ通过氨水调节阀调节进入脱硫塔的氨

水流量控制 ｐＨꎮ 该方法能有效降低尾气中二氧化

硫的浓度ꎬ吸收下来的硫元素以硫酸铵的形式存在

于溶液中ꎬ经过浓缩后送往硫酸铵成型车间ꎮ 副产

硫酸铵作为脱硫副产品可以带来一定的经济效益ꎬ

符合“循环经济”的要求ꎮ 同时ꎬ对于新建煤化工项

目ꎬ硫磺回收的氨法脱硫工艺可以与动力中心锅炉

氨法脱硫共用一套硫酸铵后处理系统ꎬ从而节省项

目总体投资ꎮ
１􀆰 ４　 碱法脱硫工艺

碱法脱硫与氨法脱硫两者主要流程一致ꎬ区别

是采用的吸收剂不一致ꎬ通常碱法脱硫采用的氢氧

化钠溶液ꎬ产出的是硫酸钠和亚硫酸氢钠废水ꎬ增大

了污水处理量ꎬ且亚硫酸氢钠有毒ꎬ暴露在空气中易

生成二氧化硫ꎬ引起二次污染ꎬ煤化工酸性尾气处理

不宜采用该技术ꎮ
１􀆰 ５　 低温甲醇洗工艺

低温甲醇洗技术是以甲醇有机溶剂为吸收剂ꎬ
利用甲醇在低温下对硫化氢等酸性气溶解度大的物

理特性ꎬ进而实现对硫化氢的选择性吸收ꎬ从而达到

脱硫的目的[４]ꎮ

２　 尾气处理技术路线选择

尾气还原 ＭＤＥＡ 吸收方案需要增加 ３ 个塔及

相应附属泵和换热器等设备ꎬ同时由于酸性气的返

回ꎬ克劳斯段的设备尺寸较大ꎬ设备数量多投资大ꎬ
运行费用高ꎮ 而且由于溶剂的特性所限ꎬ尾气二氧

化硫排放浓度一般在 ４００ ｍｇ / ｍ３ꎬ虽然此技术应用

业绩众多ꎬ但已不能满足最新出台的二氧化硫排放

低于 １００ ｍｇ / ｍ３ 的要求ꎬ因此还需进一步进行碱洗、
氨洗等处理工序ꎬ流程烦琐ꎬ因此不推荐采用ꎮ 尾气

氧化吸收 Ｃａｎｓｏｌｖ 方案同样需要增加 ３ 个塔及相应

附属泵和换热器等设备ꎬ设备数量多ꎬ装置投资大ꎬ
运行费用高ꎬ占地较大而且连续运行的业绩较少ꎬ因
此不推荐采用ꎮ 碱法脱硫产生硫酸钠废水ꎬ增大了

污水处理、蒸发结晶的负担ꎻ而氨法脱硫仅有一个吸

收塔ꎬ设备相对少ꎬ投资低ꎬ而运行业绩较多ꎮ 因此

对于本新建项目ꎬ推荐采用氨法脱硫方案ꎬ主要有以

下优势:①以液氨或氨水为原料脱除尾气中的二氧

化硫ꎬ将原先废气中的二氧化硫以硫酸铵的形式回

收ꎬ并作为产品外卖ꎬ提高了硫回收率ꎬ实现企业脱

硫效益最大化ꎮ 经初步估算ꎬ本项目硫磺回收尾气

脱硫年产副产 ４０％硫酸铵溶液 １６ ２３９ ｔꎬ折纯 ６ ４９５ ｔꎬ
按 ２００ 元 / ｔ 计算ꎬ副产品年销售收入约 ３２４􀆰 ８ 万元ꎮ
②流程短ꎬ工艺控制简单ꎬ总投资低ꎬ运行费用低ꎮ
氨法脱硫的液气比不但比普通的湿式钙法低很多ꎬ
而且也比国外的氨法低ꎬ极大地降低了循环泵的能

耗和尾气系统的阻力ꎬ大大降低了项目的投资及运

行费用ꎮ ③氨法脱硫不新增二氧化碳、废水的排放ꎬ
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无二次污染ꎮ ④氨法脱硫投运及工程在建的业绩丰

富ꎬ工艺流程经过优化ꎬ设备选型更加合理ꎬ防结垢

防磨损措施得当ꎬ工程设计经验丰富ꎮ ⑤本装置所

在厂区的动力中心锅炉烟气脱硫同样采用氨法脱

硫ꎬ设有硫酸铵成型车间ꎬ硫磺回收装置的硫酸铵成

型可以依托于全厂ꎬ从而节省投资ꎮ

３　 氨法脱硫配置方案技术经济比选

对于新建煤化工项目ꎬ从优化整合角度出发ꎬ采
用氨法脱硫的技术路线对硫磺回收尾气进行处理ꎬ
通常又有 ２ 种配置方案ꎮ 方案一ꎬ硫磺回收尾气焚

烧后直接将烟气(气相)送动力中心与锅炉烟气合

并进入锅炉的氨吸收塔脱硫的方案ꎻ方案二ꎬ在硫磺

回收界区设置一个独立的脱硫塔ꎬ将吸收后的副产

硫酸铵溶液(液相)输送至全厂动力中心的硫酸铵

成型车间ꎮ 因此ꎬ本项目针对上述 ２ 个配置方案进

行对比分析ꎮ
现以我国榆林地区某新建煤化工项目上一套

２􀆰 ３ 万 ｔ / ａ 的硫磺回收及尾气处理装置为例ꎬ硫磺回

收两级克劳斯尾气经焚烧后进入氨法脱硫的尾气组

成及流量详见表 １ꎮ
表 １　 硫磺回收克劳斯烟气参数

烟气

组成

摩尔流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

摩尔分

数 / ％
烟气

组成

摩尔流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

摩尔分

数 / ％

Ｈ２Ｓ ４×１０－６ ４×１０－６ Ｏ２ １２􀆰 ３１９ 　 ２􀆰 ６０

ＳＯ２ １􀆰 ５４１ ０􀆰 ３３ Ｎ２ １２２􀆰 ８９４ ２５􀆰 ９３

ＣＯ ０􀆰 ２５８ ０􀆰 ０５ Ａｒ １􀆰 ５２５ ０􀆰 ３２

Ｈ２ 　 ０􀆰 ００ Ｈ２Ｏ １１２􀆰 ３８０ ２３􀆰 ７１

ＣＯ２ ２２３􀆰 ０５５ ４７􀆰 ０６ 合计 ４７３􀆰 ９７２ １００􀆰 ００

　 　 注:操作温度 ３１０℃ꎬ操作压 １０~１５ ｋＰａꎮ

３􀆰 １　 流程配置对比

首先对于方案一ꎬ硫磺回收尾气焚烧后直接将

烟气(气相)送动力中心与锅炉烟气合并进入锅炉

的氨吸收塔脱硫的方案ꎮ 按照新建项目全厂总图ꎬ
硫磺回收装置位于厂区西侧ꎬ动力中心区域西北方

向ꎬ２ 装置之间预估管道直线为 １ ０５０ ｍꎬ装置烟气

正常流量为 １０ ６１７ ｍ３ / ｈꎮ 考虑到硫磺回收装置的烟

气压力较低ꎬ为减小压降ꎬ控制烟气流速ꎬ因此管径取

ＤＮ６００ꎮ 另 外 烟 气 中 二 氧 化 硫 体 积 分 数 较 大

(０􀆰 ３３％)ꎬ同时含有大量水蒸汽(体积分数 ２３􀆰 ７１％)ꎬ
为了防止酸露点腐蚀ꎬ因此需对其进行强伴热ꎬ烟气

管道需采用 ２􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸汽等级进行伴热ꎬ伴热

蒸汽耗量约 ９００ ｋｇ / ｈꎬ管道具体设置如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 方案一烟气管道配置表

烟气管道

管道长度 / ｍ １１００

管道直径 / ｍｍ ＤＮ６００

管道材质 Ｌ２４５(直缝焊管)ꎬ壁厚 １０ ｍｍ

气体流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ２０􀆰 ２

管道压降 / ｋＰａ ７􀆰 ４

动力中心入口处压力要求 / ｋＰａ ５

伴热管道

管道长度 / ｍ １１００

管道直径 / ｍｍ ＤＮ２０

管道材质 ２０＃(无缝钢管)ꎬ壁厚 ４ ｍｍ

伴热管数 / 根 ８

伴热蒸汽消耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９００

疏水阀个数 １８０

　 　 注:管道长度考虑热应力后的总长度ꎮ

对于方案二ꎬ在硫磺回收界区设置一个独立的

脱硫塔进行氨法脱硫ꎬ硫磺回收焚烧烟气送入脱硫

塔ꎬ经洗涤降温、吸收二氧化硫、除雾后的净烟气经

排气筒排放ꎮ 尾气中的二氧化硫被吸收ꎬ形成的亚

硫酸铵溶液经氧化、浓缩得到一定浓度的硫酸铵溶

液ꎬ送入动力中心脱硫系统生产副产品硫酸铵ꎬ工艺

流程简单ꎮ
与方案一相比ꎬ流程配置上需新增一根液氨管

线ꎬ流量 ５０ ｋｇ / ｈꎬ同时需新增一根外送硫酸铵溶液

(质量分数 ４０％)的管线ꎬ流量 ５００ ｋｇ / ｈꎮ
同时对于本方案ꎬ系统管廊上硫酸铵浆液管道

在冬季极端工况下为防止结晶和冻结需进行伴热ꎬ
伴热方式建议采用低压蒸汽ꎮ 因低压蒸汽较热水更

容易获取ꎬ如采用热水对 １ ｋｍ 的外管进行伴热ꎬ还
需要设置同等长度的伴热水供水及回水总管ꎬ较不

经济ꎻ采用低压蒸汽伴热不能使用玻璃钢管道ꎬ因为

非金属材质管道难以耐受低压蒸汽的温度ꎬ会使玻

璃钢管道强度下降并迅速老化ꎬ因此建议采用金属

材质管道 ３１６Ｌꎮ 管道具体设置如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 方案二外送硫酸铵溶管道配置表

液氨管道(进)

管道总长度 / ｍ １０５０

管道直径 / ｍｍ ＤＮ２５

液体流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５３

液体流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ０４

进硫回收压力要求 / ｋＰａ ３００

管道材质 ２０＃(无缝钢管)ꎬ壁厚 ４􀆰 ５ ｍｍ
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续表

质量分数 ４０％硫酸铵管道(出)

管道总长度 / ｍ １０５０

管道直径 / ｍｍ ＤＮ２５

液体流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５００

液体流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ３

动力中心入口处压力要求 / ｋＰａ １

管道材质 ３１６Ｌ(无缝钢管)ꎬ壁厚 ３ ｍｍ

硫酸铵管道－伴热管道

管道总长度 / ｍ １０５０

管道直径 / ｍｍ ＤＮ２０

伴热管数 / 根 １

伴热蒸汽消耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 仅冬季低温时伴热

疏水阀个数 ２５

管道材质 ２０＃(无缝钢管)ꎬ壁厚 ４ ｍｍ

３􀆰 ２　 主要设备对比

为达到 ３ 年一大修的要求ꎬ方案二硫磺回收装

置尾气洗涤部分同制硫部分一样设置 ２ 套ꎬ其中脱

硫塔、循环槽及循环泵等相关设备为 ２ 套ꎬ检修槽共

用 １ 套ꎮ 对于本方案ꎬ由于氧化风用量较小 (约

２８５ ｍ３ / ｈ)ꎬ因此无需设置独立的氧化风机ꎬ采用全

厂压缩空气即可ꎮ 装置拟采用 ９９􀆰 ６％液氨作吸收

剂ꎬ为便于业主集中管理ꎬ本方案脱硫装置内不设液

氨储罐ꎬ液氨来自现有公用工程液氨储罐ꎬ由管道送

入脱硫界区ꎮ 液氨可以直接加入脱硫系统ꎬ无需配

制成氨水ꎮ 方案二较方案一增加的主要设备详见

表 ４ꎮ
表 ４　 方案二主要设备表 台

设备名称 数量 设备名称 数量

吸收塔　 　 ２ 三级循环槽 ２

循环槽　 　 ２ 工艺水泵　 ２

一级循环泵 １０ 检修槽　 　 １

二级循环泵 ４ 检修泵　 　 １

三级循环泵 ２ 　 　

３􀆰 ３　 主要公用工程消耗对比

考虑到硫磺回收装置与动力中心距离较远ꎬ因
此硫磺回收装置尾气需要升压操作ꎬ否则难以满足

动力中心烟气入口压力的要求ꎮ 经初步估算制硫鼓

风机及尾气鼓风机需增加电耗 ４５ ｋＷꎬ同时中压蒸

汽消耗量为 ９００ ｋｇ / ｈꎮ 对于方案二硫酸铵溶液ꎬ输
送压力要求低ꎬ因此不需独立设置输送泵ꎬ同时硫酸

铵管线只在冬季极端工况下为防止结晶和冻结而做

防冻伴热ꎬ蒸汽为间断消耗ꎬ且消耗量极少ꎬ因此外

送的操作运行费用基本为零ꎬ装置主要消耗为循环

泵的电耗和氧化用压缩空气的消耗ꎮ ２ 个方案主要

公用工程消耗对比见表 ５ꎮ
表 ５　 主要公用工程消耗对比

方案一 方案二

中压蒸气 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ９ —

电耗 / ｋＷ ４５ １１２􀆰 ３

压缩空气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — ２８５

３􀆰 ４　 投资及运行费用对比

对于方案一ꎬ流程简单ꎬ无需额外设备投资ꎬ仅
是管道设备安装及相应管廊安装投资费用ꎮ 从后期

运行角度ꎬ经初步估算制硫鼓风机及尾气鼓风机需

增加电耗 ４５ ｋＷꎬ同时中压蒸汽消耗量为 ９００ ｋｇ / ｈꎬ
按电费 ０􀆰 ４９ 元 / ｋＷｈꎬ中压蒸汽 １００ 元 / ｔ 计算ꎬ年运

行费用约为 ８９􀆰 ６４ 万元ꎮ
对于方案二ꎬ在硫磺回收装置独立设置氨法脱

硫ꎬ除额外增加设备投资外ꎬ还需新增一根液氨管

线及外送硫酸铵溶液管线ꎬ设备投资远高于方案

一ꎮ 从后期运行角度ꎬ经初步估算循环泵的电耗

１１２􀆰 ３ ｋＷꎬ氧化用压缩空气的消耗 ２８５ ｍ３ / ｈꎬ按电

费 ０􀆰 ４９ 元 / ｋＷｈꎬ压缩空气单价 ０􀆰 ２ 元计算ꎬ年运行

费用约为 ８９􀆰 ６２ 万元ꎮ 与方案一运行费用相当ꎮ

４　 结论及建议

通过以上对比分析ꎬ尽管方案一设备较少、投资

较省ꎬ但从工艺风险、管道安装等方面考虑ꎬ此方案

存在以下不利因素:①硫磺回收烟气中的二氧化硫

浓度相对于锅炉烟气中的二氧化硫浓度要高许多ꎬ
送入动力中心会在一定程度上提高锅炉氨法脱硫的

负荷ꎬ增加消耗ꎮ ②硫磺回收尾气焚烧炉处理的是

含硫化氢的尾气ꎬ正常操作时焚烧后烟气中硫化氢

保证小于 ５ × １０－６ꎬ一旦硫磺回收装置出现操作波

动ꎬ尾气焚烧未能及时调整配风及配燃料气ꎬ可能会

导致焚烧后烟气中残余硫化氢量升高ꎬ很有可能突

破氨法脱硫塔入口要求硫磺回收装置烟气中硫化氢

应小于 １０×１０－６的要求ꎬ硫化氢和二氧化硫容易发

生反应生成单质硫ꎬ长时间运行及积累可能导致管

道甚至是动力中心锅炉脱硫塔的堵塞ꎬ进而影响全

厂的运行ꎬ后果较严重ꎮ ③硫磺回收烟气中的二氧

化硫浓度高ꎬ相应酸露点也较高ꎬ必须要保证温度在

２１０℃以上ꎬ因此需采用中压蒸汽进行强伴热ꎬ即便

如此ꎬ该管道运输距离长ꎬ疏水阀数量多ꎬ一旦出现

问题会局部产生冷点ꎬ或者装置开停车阶段温度不

　 　 　 　 (下转第 １８５ 页)
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７　 投资及主要经济指标

本工程总投资约为 ５８０ 万元ꎬ污水处理厂升级

改造后总装机容量 ５３􀆰 ８ ｋＷꎬ运行功率 ３１􀆰 ５ ｋＷꎬ日
耗电量 ７５６􀆰 ６ ｋＷｈꎻ以本地区电费 ０􀆰 ８ 元 / ｋＷｈ 计

算ꎬ日运行电费为 ６０５ 元ꎬ吨水电费为 ２􀆰 ８９ 元ꎮ 废

水处理站每日投加药剂 ＰＡＣ、ＰＡＭꎬ消泡剂、消毒

剂ꎬ吨水药剂费为 ０􀆰 ７１ 元ꎻ污水处理厂提标升级改

造后ꎬ日常运行吨水处理费为 ３􀆰 ６０ 元ꎮ

８　 结语

(１)采用“混凝－厌氧－水解酸化－两级接触氧

化－ＭＢＲ”工艺处理精细化工企业综合废水是可行

的ꎬ该处理工艺成熟稳定ꎬ耐抗冲击负荷ꎬ运行维护

成本低ꎬ员工易上手操作ꎮ
(２)精细化工废水来源多样ꎬ有些废水具有特

征污染因子复杂、同时还具备生物抑制性等特点ꎬ仅
仅采用单一的、传统的生化处理方法有时无法对其

完全处理ꎬ只有将物化处理和生化处理相结合才能

有效对精细化工废水进行处理ꎬ如有必要还需要

将特定精细化工废水进行分质、分类处理ꎬ才能保

证处理效果ꎮ
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足、吹扫不彻底等ꎬ管道都会有发生腐蚀的风险ꎬ根
据目前工程实际运行情况来说ꎬ这一问题在实际运

行中很难避免ꎬ因此相应的管道维护工作会很烦杂

并且费用也会较高ꎮ 同时为了维持这一温度ꎬ每小

时所耗中压蒸汽量也较大ꎬ操作费用也较高ꎮ ④本

项目装置众多ꎬ装置与装置间物料输送频繁ꎬ管廊空

间紧张ꎬ如需要铺设一根 ＤＮ６００ 的热烟气管ꎬ为解

决热应力问题将给管道设计带来难度ꎬ同时也会相

应带来管廊投资的增加ꎮ ⑤中压蒸汽伴热后凝结水

如果回收ꎬ回收点烦多ꎬ并且不集中ꎬ同时还需设置

大量凝水回收设施ꎻ如果凝结水不回收直接排放至

净下水系统ꎬ则管廊沿途地沟会冒蒸汽ꎬ影响企业整

体生产形象ꎮ
综上对比分析ꎬ方案一和方案二的运行费用基

本无差别ꎬ方案二的投资明显高于方案一ꎬ单纯从投

资角度考虑ꎬ方案一送烟气更有优势ꎬ但方案二送溶

液的装置独立操作性强ꎬ后续设计难度低ꎬ也不会产

生如前所述方案一的各种不利因素ꎮ 硫酸铵溶液直

接送往的是硫酸铵结晶成型系统ꎬ即便硫磺回收装

置操作产生波动ꎬ硫酸铵溶液中带有微量的硫化氢

或硫元素也不会对动力中心锅炉氨法脱硫产生影

响ꎬ从而无需担心全厂的运行状态受到硫磺回收装

置的干扰ꎮ 另外也不存在担心烟气管道露点腐蚀的

问题ꎮ 因此ꎬ从装置的可靠性、可维护性及全厂的运

行稳定性上考虑ꎬ建议采用方案二ꎬ在硫磺回收装置

设置独立的氨法脱硫系统ꎬ外送硫酸铵溶液ꎮ
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