
第 ４１ 卷增刊 现代化工 Ｏｃｔ. ２０２１
２０２１ 年 １０ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

抽余 Ｃ４ 氧化法生产 ＭＭＡ
工艺流程模拟与优化
朱　 静１∗ꎬ王连龙１ꎬ２ꎬ班玉凤１ꎬ吴文涛２ꎬ顾国威１ꎬ２

(１.沈阳工业大学石油化工学院ꎬ辽宁 辽阳 １１１００３ꎻ ２.中石油辽阳石化分公司ꎬ辽宁 辽阳 １１１００３)

摘要:设计了以抽余 Ｃ４ 为原料、两步氧化制备 ＭＭＡ 的工艺流程ꎮ 该流程具有合成路线短、投资费用少、ＭＭＡ 产率高等优

点ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件分别对工艺流程中的 ３ 个工段进行了模拟ꎬ并以 Ｔ４００３ 塔为例ꎬ介绍了运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中

Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 模块对塔的操作参数进行模拟优化的过程ꎬ优化后的参数为:理论塔板数 ４７、回流比 ４􀆰 ２、萃取剂用量 ２４０ ｋｍｏｌ / ｈ、原
料及萃取剂进料位置分别为 ３８ 和 ４４ 块塔板ꎮ
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　 　 甲基丙烯酸甲酯(ＭＭＡ)作为一种重要的有机

化学原料和化工产品ꎬ被广泛应用在汽车、建筑、航
空、电子、电气、光学产品、仪器等多个领域[１－２]ꎬ主
要用于生产有机玻璃ꎬ是国民经济发展的重要化工

原料[３]ꎮ ２０１５—２０１９ 年我国 ＭＭＡ 产能逐年增加ꎬ
表观消费量也呈增长态势[４]ꎮ «中国石油和化工大

宗产品年度报告»(２０２０ 版)中也指出ꎬ２０１８ 年世界

ＭＭＡ 生产能力同比增长 ２􀆰 ４％ꎬ２０１９ 年我国 ＭＭＡ
产能增速总体较快ꎬ产能同比增长 １０􀆰 ８％ꎬ预测

２０２１ 年产能将达 １１０ 万 ｔ / ａꎬ表观消费量将达到

１１０ 万 ｔꎬ供需基本平衡[５]ꎮ
ＭＭＡ 生产工艺主要有:①丙酮腈醇法 ( ＡＣＨ

法)ꎬ该法具有技术先进、成熟可靠、ＭＭＡ 收率高等

优势ꎬ不足之处是氢氰酸有剧毒、对设备要求高、污
染大等ꎻ②德国 ＢＡＳＦ 公司的乙烯羰基化法ꎬ该法工

艺简单、原料易得ꎬ具有一定的竞争力ꎬ但有催化剂

选择性差、寿命短、甲基丙烯醛(ＭＡＬ)氧化成本较

高等缺点ꎬ同时该工艺一直由 ＢＡＳＦ 公司垄断ꎻ③改

进丙酮氰醇法(ＭＧＣ 法)ꎬ该法工艺比较简单、原料

可循环利用、无废酸产生ꎬ但工艺路线相对复杂、投
资大、能耗高、ＭＭＡ 回收率较低ꎻ④异丁烯氧化法ꎬ
该法具有减少有害物质使用、设备投资小、工艺简单

等特点[６－１０]ꎮ 异丁烯氧化法有三步法、两步法和一

步法 ３ 种工艺[１１－１２]:三步氧化法原子利用率高、催
化剂活性高、选择性好ꎬ但工艺流程长、成本高、收率

低ꎻ两步氧化法工艺合成路线短、投资费用低、副产

物少、ＭＭＡ 产率高ꎬ但催化剂使用寿命短ꎻ一步氧化

法工艺可简化工序、降低成本ꎬ但目前尚未找到一种

高效催化剂可使异丁烯两步氧化变为一步氧化得到

ＭＭＡꎬ这将是一个开创性的工作ꎮ
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有研究者指出ꎬ目前 ＭＭＡ 的生产主要是从丙

酮或异丁烯(主要在亚洲)开始的路线ꎬ全球只有

１０％的生产是基于乙烯(Ｃ２) [１３]ꎮ 赢创公司开发了

一种“独特”的 ＭＭＡ 生产新工艺ꎬ命名为“ＬＩＭＡ”ꎮ
该工艺能源消耗相对较少ꎬ ＣＯ２ 排放量可减少

４０％[１４－１５]ꎬ但关于该工艺的报道均是一些简报ꎬ可
参考的文献较少ꎮ

本文设计了以抽余 Ｃ４ 为原料ꎬ异丁烯两步法生

产优等品 ＭＭＡ 的工艺流程ꎬ并运用 Ａｓｐｌｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件对工艺流程进行了模拟ꎮ 又运用 Ａｓｐｌｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件中的 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 模块对塔的操作参数进行了模拟

优化ꎬ确定最佳操作参数ꎬ以生产高纯度 ＭＭＡ
产品ꎮ

１　 原料组成

以某公司乙烯蒸汽裂解装置副产的抽余 Ｃ４ 馏

分为原料ꎬ其组成如表 １ 所示ꎮ

表 １　 抽余 Ｃ４ 组成

组分 异丁烷 异丁烯 １－丁烯 顺－２－丁烯

含量 / ％ ４􀆰 ８４ ４２􀆰 ０２ ３５􀆰 １３ ８􀆰 ２２

组分 反－２－丁烯 １ꎬ３－丁二烯 正丁烷

含量 / ％ ２􀆰 ４９ ０􀆰 １１ ７􀆰 １９

２　 工艺流程模拟

采用异丁烯两步氧化法生产 ＭＭＡꎬ整个工艺过

程包括原料预处理工段、ＭＡＬ 及 ＭＭＡ 合成工段、
ＭＭＡ 精制工段ꎬ生产的 ＭＭＡ 产品纯度可达优等品

要求ꎮ
２􀆰 １　 原料预处理工段

原料预处理工段是通过萃取精馏将抽余 Ｃ４ 混

合物分离为异丁烯、１－丁烯、异丁烷及其他 Ｃ４ 混合

物ꎬ所用萃取剂为 ＮＭＰꎬ其工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 原料预处理工段流程图

　 　 来自烯烃厂的抽余 Ｃ４ 与 ＮＭＰ 进入 Ｔ１００１ 原料

萃取精馏塔进行萃取精馏ꎬ塔顶为异丁烯与异丁烷

等的混合物ꎬ塔底为正丁烷、１－丁烯、二丁烯等重组

分和萃取剂 ＮＭＰ 的混合物ꎮ 塔顶产物进入 Ｔ１００２
异丁烯萃取精馏塔ꎬ再次与 ＮＭＰ 进行萃取精馏ꎬ塔
顶为异丁烷ꎬＴ１００２ 塔底为异丁烯和 ＮＭＰ 混合物ꎬ
进入 Ｔ１００４ ＮＭＰ 回收塔 １ꎮ Ｔ１００４ 塔顶为纯度

９９􀆰 ２６％的异丁烯产品ꎬ经预热后送至 ＭＡＬ 及 ＭＭＡ
合成工段ꎬ塔底为 ＮＭＰ 返回至 Ｔ１００２ 循环使用ꎮ
Ｔ１００１ 塔底产物进入 Ｔ１００３ ＮＭＰ 回收塔 ２ꎬＴ１００３
塔底产物 ＮＭＰ 返回至 Ｔ１００１ 循环使用ꎬＴ１００５ 塔顶

产物为 １－丁烯ꎬ作为副产物送至 １－丁烯产品储罐ꎬ
塔底为 ２－丁烯、１ꎬ３－丁二烯的混合物ꎬ与 Ｔ１００２ 塔顶

产物异丁烷混合后作为液化气产品送至液化气储罐ꎮ

２􀆰 ２　 ＭＡＬ 及 ＭＭＡ 合成工段

将原料预处理工段分离的异丁烯经两部氧化法

生成 ＭＭＡꎬ其中第 １ 步先生成 ＭＡＬꎬＭＡＬ 再进一步

氧化生成 ＭＭＡꎮ 其工艺流程如图 ２ 所示ꎮ
来自原料预处理车间的异丁烯与空气混合后经

Ｆ２００１ 加热炉加热至 ３６２℃ 送入 Ｒ２００２ ＭＡＬ 反应

器ꎬ在催化剂(Ｍｏ－Ｂｉ)的作用下发生氧化反应生成

ＭＡＬꎬ反应温度保持在 ３８０℃ꎮ 出反应器的物料经

Ｅ２００１ 急冷器回收能量后送入 Ｔ２００１ 脱水塔ꎬ经加

入的循环甲醇降温冷凝后得到的废水由塔底排出送

至污水处理中心ꎬ塔顶气相进入 Ｔ２００２ ＭＡＬ 回收

塔ꎮ Ｔ２００２ 塔顶物料经塔顶冷凝器部分冷凝后ꎬ液
相作为回流返回至塔内ꎬ气相经 Ｄ２００３ 降温至
－４６℃ 冷凝后送至气柜处理ꎬ塔底为 ＭＡＬ 和甲醇混
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图 ２　 ＭＡＬ 及 ＭＭＡ 合成工段流程图

合物ꎬ与空气、新鲜甲醇及循环甲醇混合后送入

Ｒ３００２ ＭＭＡ 反应釜反应制取 ＭＭＡꎮ 为保证反应的

选择性ꎬ反应温度维持在 ５０℃ 左右ꎬ反应后的粗

ＭＭＡ 由反应器底部流出送入 ＭＭＡ 精制车间ꎮ
２􀆰 ３　 ＭＭＡ 精制工段

ＭＭＡ 精制工艺流程如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 ＭＭＡ 精制工段流程图

　 　 来自 ＭＭＡ 合成车间的粗 ＭＭＡ 进入 Ｔ４００１ 脱

ＣＯ２ 塔ꎬ塔顶废气送至气柜处理ꎬ塔底物料经 Ｅ４００２
萃取塔顶换热器与 Ｔ４００２ 塔顶物料换热后进入

Ｅ４００１ 萃取塔换热器ꎬ降温至 ４５℃ꎬ由第 １ 块板进入

Ｔ４００２ 萃取塔进行水－正己烷双溶剂萃取ꎬ其中水由

第 ３ 块塔板进入ꎬ正己烷由塔底进入ꎮ
Ｔ４００２ 塔顶物料经 Ｅ４００２ 与 Ｔ４００１ 塔底物料换

热后进入 Ｔ４００３ 脱己烷塔 Ａ / Ｂꎬ与塔底部加入的水

进行共沸精馏ꎬ塔底产品 ＭＭＡ 至罐区ꎮ 塔顶脱除

的正己烷经脱己烷塔 Ａ / Ｂ 塔顶换热器后进入

Ｄ４００１ 分层器ꎬ部分抽出经 Ｅ４００１ 循环己烷换热器

换热后由第 ３０ 层塔板进入 Ｔ４００２ 萃取塔ꎬ另一部分

由第 １３ 层塔板进入 Ｔ４００４ 脱己烷塔进一步脱除己

烷ꎮ 脱己烷塔顶脱除己烷循环至 Ｄ４００１ 分层器ꎬ塔
底物料由第 ２１ 板进入 Ｔ４００５ Ａ / Ｂ 甲醇回收塔回收

甲醇ꎬ塔顶冷凝后的甲醇由泵抽出经 Ｅ４００６ 甲醇回

收塔顶产品换热器冷凝到 ４５℃循环至 Ｔ２００１ 脱水

塔ꎬ由第 １ 层塔板进入ꎻ另一部分由泵抽出经 Ｅ４００５
甲醇回收塔顶产品换热器冷凝到 ４５℃ 循环至

Ｒ３００１ Ａ / Ｂ ＭＭＡ 反应器循环使用ꎮ 塔底分离出来

的水由泵抽出进入 ＳＥＰ４００１ 分凝器ꎬ分凝器中加入

氢氧化钙中和甲基丙烯酸(ＭＡＡ)ꎬ形成的废液与水

分离ꎬ废液至废液处理装置处理ꎬ分离出的水一部

分由第 ４０ 层塔板返回至 Ｔ４００３ Ａ / Ｂ 脱己烷塔 Ａ /
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Ｂ 循环使用ꎻ另一部分经 Ｅ４００４ 循环水换热器冷

凝至 ４５℃后由第 ３ 层塔板进入 Ｔ４００２ 萃取塔循环

使用ꎮ

３　 己烷回收塔 Ａ 的优化

在确定了 ＭＭＡ 生产工艺流程后ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模拟软件对原料预处理工段、ＭＡＬ 及 ＭＭＡ 合

成工段、ＭＭＡ 精制工段进行了模拟与优化ꎮ 优化参

数主要包括各精馏塔的理论塔板数、回流比、进料板

位置、萃取剂用量以及反应器操作参数等ꎮ 本论文

主要以己烷回收塔 Ａ(Ｔ４００３)为例介绍模拟优化

参数ꎮ
己烷回收塔 Ａ 为萃取精馏塔ꎬ其作用是分离

ＭＭＡ 及正己烷ꎬ所用萃取剂为水ꎬ塔顶产品主要为

正己烷和水的混合物ꎬ塔底产品主要为 ＭＭＡꎮ 为了

提高该塔的分离效果ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ
对其塔板数、回流比、萃取剂用量及进料(原料及萃

取剂)位置进行模拟优化ꎬ以得到最佳操作条件ꎮ
３􀆰 １　 理论塔板数的优化

理论塔板数可以作为衡量实际塔板分离效果的

一个标准ꎬ也是影响精馏塔分离效果的一个重要因

素ꎮ 在其他条件不变的情况下ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中

Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 对理论塔板数进行模拟优化ꎬ考察其对塔

顶产品中 ＭＭＡ 摩尔流量及塔底产品中正己烷摩尔

流量的影响ꎬ结果如图 ４ 所示ꎮ

１—Ｃ６Ｈ１４ꎻ２—ＭＭＡ

图 ４　 理论塔板数对塔顶及塔底产品的影响

由图 ４ 可知ꎬ随着理论塔板数的增加ꎬ塔顶产品

中 ＭＭＡ 的摩尔流量及塔底产品中正己烷的摩尔流

量均呈下降趋势ꎬ且当理论塔板数低于 ４７ 时ꎬＭＭＡ
及正己烷的摩尔流量下降较快ꎬ说明理论塔板数的

增加大大提高了精馏塔的分离效果ꎻ当理论塔板数

高于 ４７ 时ꎬＭＭＡ 及正己烷的摩尔流量变化趋于平

稳ꎬ说明增加塔板数对分离效果的提高影响不大ꎬ相
反会增加塔内流动阻力及设备成本ꎮ 因此理论塔板

数定为 ４７ꎮ

３􀆰 ２　 回流比的优化

回流比是影响精馏塔连续稳定操作的必要条件

之一ꎬ生产中经常用改变回流比来调节、控制产品的

质量ꎮ
己烷回收塔的回流比大小是影响己烷回收塔中

正己烷与 ＭＭＡ 分离的重要因素ꎮ 保持己烷回收塔

原料进料量及位置、萃取剂水的进料位置及用量、理
论塔板数不变ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 进行模

拟优化ꎬ考察回流比对塔顶产品中 ＭＭＡ 摩尔流量

及塔底产品中正己烷摩尔流量的影响ꎬ其结果如

图 ５ 所示ꎮ

１—Ｃ６Ｈ１４ꎻ２—ＭＭＡ

图 ５　 回流比对塔顶和塔底产品的影响

由图 ５ 可知ꎬ随着回流比的增加ꎬ塔顶产品中

ＭＭＡ 的摩尔流量及塔底产品中正己烷的摩尔流量

均呈下降趋势ꎮ 当回流比小于 ４􀆰 ２ 时ꎬＭＭＡ 及正己

烷的摩尔流量下降比较明显ꎻ当回流比大于 ４􀆰 ２ 时ꎬ
ＭＭＡ 及正己烷的摩尔流量下降趋于平稳ꎬ说明回流

比再继续增加ꎬ对两者的影响不明显ꎬ但增加了精馏

塔的操作费用ꎮ 因此回流比选为 ４􀆰 ２ꎮ
３􀆰 ３　 萃取剂用量的优化

水作为共沸剂分离正己烷和 ＭＭＡꎬ其用量是影

响分离效果的主要因素ꎮ 在理论塔板数及其他操作

条件不变的情况下ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 进

行模拟优化ꎬ考察萃取剂水的用量对塔顶产品中

ＭＭＡ 及塔底产品中正己烷摩尔流量的影响ꎬ结果如

图 ６ 所示ꎮ

１—Ｃ６Ｈ１４ꎻ２—ＭＭＡ

图 ６　 水量对塔顶及塔底产品的影响
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由图 ６ 可知ꎬ随着萃取剂水用量的增加ꎬ塔底产

品中正己烷的摩尔流量及塔顶产品中 ＭＭＡ 的摩尔

流量呈下降趋势ꎮ 当水用量低于 １６０ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ正
己烷流量及 ＭＭＡ 流量明显下降ꎬ继续增加水的用

量ꎬ２ 个产品的流量变化幅度渐缓和ꎬ当水用量大于

２４０ ｋｍｏｌ / ｈ 后正己烷及 ＭＭＡ 流量变化趋于平稳ꎬ
说明再继续增加水用量对产品流量的影响较小ꎮ

共沸剂水的用量太少ꎬ没有足够的水与正己烷

形成共沸物ꎬ使一部分正己烷无法与水形成共沸物

从塔顶分离出来ꎬ而一部分 ＭＭＡ 反而从塔顶分离

出来ꎬ造成分离效果较差ꎻ水的用量过大ꎬ水相对于

正己烷过量ꎬ过量的水留在塔底产品中ꎬ导致塔底产

品不纯ꎬ且水量增加将增大后续废水的分离与处理

成本ꎮ 综合考虑ꎬ水的用量选为 ２４０ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
３􀆰 ４　 进料位置的优化

对于精馏塔来说ꎬ在理论塔板数、回流比及萃取

剂用量一定的情况下ꎬ进料位置的改变必然会影响

塔顶及塔底产品的摩尔流量ꎬ即影响精馏塔的分离

效果ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中 Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 对进料位置进

行模拟优化ꎬ其结果如图 ７ 及图 ８ 所示ꎮ
３􀆰 ４􀆰 １　 原料进料位置的优化

图 ７ 为原料进料位置对塔顶及塔底产品摩尔流

量影响的模拟优化图ꎮ

１—Ｃ６Ｈ１４ꎻ２—ＭＭＡ

图 ７　 原料进料板位置对塔顶和塔底产品的影响

由图 ７ 可以看出ꎬ随着进料位置的下移ꎬ塔顶产

品中 ＭＭＡ 的摩尔流量及塔底产品中正己烷的摩尔

流量均是先呈下降趋势再略有升高ꎮ 其主要原因是

在理论塔板数不变的情况下ꎬ进料位置下移意味着

精馏段增加ꎬ提高了分离效果ꎬ但并不是进料位置越

低越好ꎮ 进料位置越低意味着提馏段太短ꎬ使得塔

底产品中混入更多的轻组分ꎬ从而影响分离效果ꎮ
因此选择原料在第 ３８ 块塔板进料ꎮ
３􀆰 ４􀆰 ２　 萃取剂进料位置的优化

图 ８ 为萃取剂水的进料位置对塔顶产品中

ＭＭＡ 及正己烷摩尔流量影响的模拟优化图ꎮ

１—Ｃ６Ｈ１４ꎻ２—ＭＭＡ

图 ８　 萃取剂进料板位置对塔顶和塔底产品的影响

由图 ８ 可知ꎬ随着萃取剂进料位置的下移ꎬ塔顶

产品中 ＭＭＡ 的摩尔流量先略有下降后再升高ꎬ而
正己烷摩尔流量一直呈下降趋势ꎮ 萃取剂进料位置

越高ꎬ萃取剂与原料接触越不完全ꎬ分离效果越差ꎮ
当萃取剂在第 ４４ 块塔板进料时塔顶产品中 ＭＭＡ
的流量最低而正己烷的流量相对较高ꎬ精馏塔的分

离效果最佳ꎮ

４　 结论

(１)提出了以抽余 Ｃ４ 为原料ꎬ采用两步氧化法

制备 ＭＭＡ 的工艺方案ꎮ
(２)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件对 ＭＭＡ 生产工

艺流程进行了模拟ꎬ整个流程分为原料预处理工段、
ＭＡＬ 合成及 ＭＭＡ 合成工段及 ＭＭＡ 精制工段 ３ 个

工段ꎮ
(３)以 Ｔ４００３ 塔为例介绍了利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中

Ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ 对塔的操作参数进行模拟优化的过程ꎬ优
化后的参数:理论塔板数为 ４７、回流比为 ４􀆰 ２、萃取

剂用量为 ２４０ ｋｍｏｌ / ｈ、原料及萃取剂进料位置分别

为 ３８ 和 ４４ 块塔板ꎮ
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表 ４　 脱硫和湿除废水水质分析 ｍｇ / Ｌ

项目
１００％负荷 ４５％负荷

脱硫废水 湿除废水 脱硫废水 湿除废水
标准

ｐＨ — ７􀆰 ２６ — ７􀆰 ５７ ６~９

硫酸盐 １２ ３５０ ６９ ５６３ ２０００

硫化物 ０􀆰 ０２４ ０􀆰 ０２９ ０􀆰 ０６６ ０􀆰 ０２５ １􀆰 ０

悬浮物 ６６ ８４ １８２ ６２ ７０

铜 <０􀆰 ０５ <０􀆰 ０５ ０􀆰 ０７ <０􀆰 ０５ —

锌 <０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５ ０􀆰 １８ <０􀆰 ０５ ２􀆰 ０

铅 <０􀆰 ２ <０􀆰 ２ １􀆰 ３ ０􀆰 ３ １􀆰 ０

镍 <０􀆰 ０５ <０􀆰 ０５ ０􀆰 ４９ ０􀆰 １ １􀆰 ０

镉 <０􀆰 ０５ <０􀆰 ０５ ０􀆰 １６ <０􀆰 ０５ ０􀆰 １

铁 ０􀆰 １１ ０􀆰 ３６ １􀆰 ７２ １􀆰 ９８ —

汞 ０􀆰 ０００１７ ０􀆰 ０００２２ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ０５

锰 １􀆰 ６７ ０􀆰 ９９ ０􀆰 ６８６ ０􀆰 ２２１ —

铬 ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ０２５ ０􀆰 １７４ ０􀆰 ００８ １􀆰 ５

钙 ２１７ ５４􀆰 ６ <２ ６８􀆰 １ —

镁 １６０ ４９􀆰 １ ４７􀆰 ９ ４５􀆰 １ —

３　 结论

本文针对 １ ０００ ＭＷ 超低排放燃煤机组ꎬ开展

了不同负荷下湿法脱硫和湿式电除尘的运行性能研

究及废水水质分析ꎬ主要结论如下:
(１)不同负荷下试验机组脱硫塔性能优越ꎬ脱硫

效率均高于 ９９％ꎬＳＯ２ 排放浓度均小于 １０ ｍｇ / ｍ３ꎬ远
低于超低排放限值ꎻ日常运行过程中还应加强石灰

石品质管理和脱硫石膏浆液处理ꎬ提高脱硫副产物

综合利用价值ꎮ
(２)湿式电除尘可以实现液滴的深度脱除ꎬ且

高负荷时性能更优越ꎬ取决于小液滴在阳极水膜层

中的传质扩散条件ꎮ
(３)脱硫和湿除废水中 ｐＨ、硫酸盐、硫化物、悬

浮物、重金属含量基本满足 ＤＬ / Ｔ ９９７—２００６ 标准要

求ꎬ但悬浮物含量相对较高ꎬ废水处理过程还需强化

颗粒的沉淀和絮凝效果ꎮ
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