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摘要:危废盐中最主要的可溶性盐类为氯化钠与硫酸钠ꎬ再生过程中会产生氯化钠与硫酸钠的共饱和母液ꎮ 开发了一种

“稀释”、“纳滤”、“反渗透”与“蒸发结晶”相结合的氯化钠、硫酸钠共饱和母液处理工艺ꎬ并获得了溶液稀释浓度与产品盐量、
杂盐量、电耗、蒸汽耗量和年运行成本的定量关系ꎮ 分析结果表明ꎬ母液被稀释倍数越高ꎬ纳滤膜对 ２ 价离子的截留效率越高ꎬ
产品盐回收率越高ꎬ外排的杂盐量越少ꎬ总运行成本越低ꎮ
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　 　 工业生产过程中产生的固体废盐ꎬ如煤化工、农
药、化肥、生物化工、医药等行业产生的危废盐以及

食品行业产生的固体废盐[１－３]ꎬ这些固体废盐往往

含有一定量的有机物或其他杂质使得该盐无法再利

用ꎬ国家相关法律文件也将这些废盐归类为危险废

物ꎮ 目前ꎬ可以通过“热解＋溶解＋水处理＋蒸发结

晶”的方式进行再生ꎮ
危废盐虽成分复杂ꎬ但是其中最主要的可溶性

盐类为氯化钠与硫酸钠ꎮ 危废盐经过热解处理后ꎬ
大部分有机物被分解为热解气、热解油和炭渣[４－５]ꎮ
由于热解温度为中高温(５００℃ 以上)ꎬ热解油与热

解气均以气态形式进入二燃室高温燃烧ꎮ 剩下的炭

渣、其他不溶物和可溶性杂质离子(如 Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋、
Ｃｒ３＋等)在溶解后ꎬ可经加药絮凝沉淀ꎬ以淤泥的形

态去除ꎮ 经过净化的盐水进入蒸发结晶系统ꎬ获得

再生盐(如氯化钠、硫酸钠)ꎮ 然而ꎬ在蒸发结晶过

程中ꎬ为了保证产品盐的质量ꎬ会外排一些母液ꎬ这
些母液为氯化钠与硫酸钠的共饱和母液ꎮ 在传统的

工艺中ꎬ这些母液一般会被通过单效蒸发或滚筒干

燥的方式直接干燥成杂盐作为危废外运ꎮ 这其实是

对资源的巨大浪费ꎮ
目前ꎬ针对氯化钠、硫酸钠的共饱和母液资源化

处理工艺主要为“冷冻结晶析十水合硫酸钠＋十水

合硫酸钠回溶重新蒸发结晶＋母液返回第一级蒸发

结晶” [６]ꎮ 此工艺能耗过高ꎬ且对来料组成的稳定

性要求较高ꎮ 如果来料组成波动过大ꎬ则整体系统

难以调节ꎮ 危废盐的组成不确定性较大ꎬ导致第一

级蒸发结晶系统产生的母液难以稳定ꎮ 因此ꎬ此工

艺一般只适用于具体废盐产生工厂内部的配套处

理ꎬ难以适用专门的废盐处置工厂ꎮ
纳滤ꎬ亦称低压反渗透ꎬ是一种能够有效分离

１ 价离子与 ２ 价离子的操作ꎮ 结合“纳滤”与“蒸发

结晶”操作可以开发出一种新的氯化钠与硫酸钠共

饱和母液处理工艺ꎮ 氯化钠、硫酸钠共饱和母液可

以应用纳滤膜破坏其中氯化钠与硫酸钠的共饱和状

态ꎬ进行分盐操作ꎮ 为了保护纳滤膜ꎬ需要对饱和母
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液进行稀释ꎮ 稀释后的母液经过纳滤膜的截留作

用ꎬ形成富集氯化钠的产水ꎬ和富集硫酸钠的浓水ꎮ
为了降低蒸发结晶系统的设计规模ꎬ纳滤产水与

纳滤浓水分别进行反渗透操作进行提浓ꎮ 提浓后

的溶液进入各自的蒸发结晶系统获得氯化钠与硫

酸钠产品盐ꎬ同时外排部分母液进入母液干化系

统ꎬ获得杂盐ꎮ 这样可以实现杂盐的减量化ꎮ 本

文中通过模拟计算ꎬ对该工艺的机理进行了探索ꎬ
建立了理论模型ꎬ并讨论了母液稀释程度对工艺

结果的影响ꎮ

１　 计算模型

１􀆰 １　 工艺流程简介

表 １ 为本文中所处理的母液ꎬ该母液为氯化钠

与硫酸钠的共饱和溶液ꎬ在蒸发结晶操作下ꎬ氯化钠

与硫酸钠会同时析出ꎮ 根据氯化钠与硫酸钠混合母

液的特性ꎬ提出了将纳滤、反渗透、ＭＶＲ 相结合的母

液处理工艺ꎮ 如图 １ 所示ꎬ上游蒸发结晶操作所产

生的外排母液为氯化钠与硫酸钠的饱和母液ꎬ该饱

和母液进入“稀释 １”单元加水稀释ꎮ 经稀释后的母

液进入“纳滤 １”单元ꎬ“纳滤 １”单元的操作压力为

２ ＭＰａꎬ膜通量为 １９ Ｌ / (ｍ２􀅰ｈ)ꎬ操作温度为 ３０℃ꎬ
产生的浓水进入“稀释 ２”单元ꎮ 经过稀释后的浓水

进入“纳滤 ２”单元ꎬ“纳滤 ２”单元的操作压力为

２ ＭＰａꎬ膜通量为 ８ Ｌ / (ｍ２􀅰ｈ)ꎬ操作温度为 ３０℃ꎬ产

生的浓水进入“反渗透 １”单元ꎮ “纳滤 ２”单元与

“纳滤 １”单元产生的产水经混合后进入“反渗透 ２”
单元ꎮ “反渗透 １”单元与“反渗透 ２”单元的操作压

力均为 ７ ＭＰａꎬ膜通量均为 １１ Ｌ / (ｍ２􀅰ｈ)ꎬ操作温度

均为 ３０℃ꎮ “反渗透 １”单元与“反渗透 ２”单元所产

生的浓水进入各自下游的“ＭＶＲ１”单元与“ＭＶＲ２”
单元进行蒸发结晶操作ꎬ分别获得硫酸盐产品(ＧＢ /
Ｔ ６００９—２０１４ 工业无水硫酸钠Ⅱ类合格品)与氯化

钠产品(ＧＢ / Ｔ ５４６２—２０１５ 精制工业盐工业干盐二

级)ꎮ “ＭＶＲ１”单元与“ＭＶＲ２”单元所产生的外排

母液分别进入“单效蒸发 １”单元与“单效蒸发 ２”单
元进行母液干化ꎬ产生的杂盐外运处置ꎮ “ＭＶＲ１”
单元、“ＭＶＲ２”单元、“单效蒸发 １”单元与“单效蒸

发 ２”单元均为常压操作ꎮ “单效蒸发 １”单元与“单
效蒸发 ２” 单元的加热蒸汽均为 １２０℃ 饱和蒸汽

(０􀆰 ２ ＭＰａ)ꎮ “反渗透 １”单元、“反渗透 ２”单元、
“ＭＶＲ１”单元、“ＭＶＲ２”单元、“单效蒸发 １”单元与

“单效蒸发 ２”单元所产生的产水与冷凝水进入“产
水回用”单元备用ꎮ

表 １　 母液组成

组分 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 质量分数 / ％

水　 　 ８６９０ ７３􀆰 ４

氯化钠 ２７００ ２２􀆰 ８

硫酸钠 ４５０ ３􀆰 ８

总量　 １１８４０ １００

图 １　 母液处理工艺路线

　 　 在模拟研究中ꎬ通过改变“稀释 １”单元与“稀释

２”单元的出料浓度ꎬ研究稀释程度对产品产量、杂
盐量、能耗等工艺参数的影响ꎬ进而获得稀释程度对

工艺运行成本的影响ꎮ 在整个分析过程中ꎬ“稀释

１”单元与“稀释 ２”单元的最终溶质质量分数(％)
相同ꎬ质量分数稀释范围为 ５％~１５％ꎮ
１􀆰 ２　 纳滤及反渗透过程模拟简介

公式(１) ~ (４)为纳滤及反渗透模拟计算的基

本公式ꎮ 公式(１)为截留率计算公式ꎮ 其中ꎬＲ１ 代

表截留率ꎻＣ０ 代表原水中某离子的浓度ꎬｍｇ / ＬꎻＣ１

代表产水中某离子的浓度ꎬｍｇ / ＬꎻＣ２ 代表浓水中某

离子的浓度ꎬｍｇ / Ｌꎮ
Ｒ１ ＝ １ － Ｃ１ / [(Ｃ０ ＋ Ｃ２) / ２] (１)

Ｒ２ ＝ ｍ１ / ｍ０ (２)
Ｐ纳滤 ＝ (ｎ浓水侧硫酸钠 / Ｖ２ － ｎ产水侧硫酸钠 / Ｖ１) × ３ × Ｒ ×

( ｔ ＋ ２７３􀆰 １５) / １ ０００ (３)
Ｐ反渗透 ＝ (ｎ浓水侧总离子量 / Ｖ２ － ｎ产水侧总离子量 / Ｖ１) × Ｒ ×

( ｔ ＋ ２７３􀆰 １５) / １ ０００ (４)
　 　 公式(２)为产水率计算公式ꎮ 其中ꎬＲ２ 代表截

留率ꎻｍ０ 代表原水质量ꎬｋｇ / ｈꎻｍ１ 代表产水质量ꎬ
ｋｇ / ｈꎮ

公式(３)为纳滤渗透压计算公式ꎮ 在纳滤操作

中ꎬ对渗透压起主要作用的为硫酸钠分子ꎮ 其中ꎬ纳
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滤膜对硫酸根的截留率假定为 ０􀆰 ９８ꎬ其他离子的截

留率假定为 ０ꎻＰ纳滤代表纳滤操作下的渗透压ꎬＭＰａꎻ
ｎ产水侧硫酸钠 代表产水侧硫酸钠的物质的量ꎬ ｋｍｏｌꎻ
ｎ浓水侧硫酸钠代表浓水侧硫酸钠的物质的量ꎬｋｍｏｌꎻＶ１

代表产水体积ꎬｍ３ / ｈꎻＶ２ 代表浓水体积ꎬｍ３ / ｈꎻＲ 代

表气体常数ꎬ即 ８􀆰 ３１４ Ｊ / ( ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻ ｔ 代表操作温

度ꎬ℃ꎮ 整个纳滤计算过程中ꎬ变量为产水率ꎬ调整

产水率ꎬ使操作压力达到 ２ ＭＰａꎮ
公式(４)为反渗透渗透压计算公式ꎮ 在反渗透

操作中ꎬ所有溶质离子均对渗透压起作用ꎮ 其中ꎬ反
渗透膜对氯离子、硫酸根离子和钠离子的截留率均

假定为 ０􀆰 ９８ꎻＰ反渗透 代表反渗透操作下的渗透压ꎬ
ＭＰａꎻｎ产水侧总离子量 代表产水侧总离子的物质的量ꎬ
ｋｍｏｌꎻｎ浓水侧总离子量 代表浓水侧总离子的物质的量ꎬ
ｋｍｏｌꎻＶ１ 代表产水体积ꎬｍ３ / ｈꎻＶ２ 代表浓水体积ꎬ
ｍ３ / ｈꎻＲ 代表气体常数ꎬ即 ８􀆰 ３１４ Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻｔ 代表

操作温度ꎬ℃ꎮ 整个反渗透计算过程中ꎬ变量为产水

率ꎬ调整产水率ꎬ使操作压力达到 ７ ＭＰａꎮ 如果操作

压力达到 ７ ＭＰａ 后ꎬ所计算的产水率低于 ５％ꎬ则不

进行反渗透操作直接进行 ＭＶＲ 操作ꎮ
１􀆰 ３　 ＭＶＲ 及单效蒸发模拟过程简介

ＭＶＲ 工艺流程采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件

进行计算机模拟ꎮ 由于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中没有专门的蒸

发结晶模块ꎬ通过查阅相关文献[７－９]ꎬ采用多模块组

合方式进行等效模拟ꎮ 如图 ２ 所示ꎬＳ１ 物流代表

盐、水混合物ꎮ 盐、水混合物在混合器 Ｂ１ 中进行充

分混合ꎬ成为均一溶液 Ｓ２ꎮ 随后ꎬ溶液进入蒸发器

Ｂ２ 进行蒸发ꎮ 在蒸发过程中ꎬ硫酸钠或氯化钠会形

成晶体析出ꎬ通过控制溶液 Ｓ２ 在蒸发器 Ｂ２ 中的气

化率实现对产品盐品质的保证ꎮ 物流 Ｓ３ 为气液固

混合物ꎬ进入闪蒸罐 Ｂ３ 中进行绝热闪蒸操作ꎮ 经

过闪蒸分离后ꎬ蒸汽 Ｓ４ 从闪蒸罐 Ｂ３ 顶部排出进入

压缩机 Ｂ４ 进行加压操作ꎬ 压缩机出口压力为

０􀆰 ２ ＭＰａꎻ液固混合物状态的盐浆 Ｓ６ 从闪蒸罐 Ｂ３
底部排出ꎮ

图 ２　 ＭＶＲ 模拟流程示意图

盐浆 Ｓ６ 进入离心机中进行离心操作ꎬ假定产生

的湿盐含湿率为 ５％ꎬ可计算得出湿盐产量与外排

母液量ꎮ 湿盐经过干燥后ꎬ得到符合要求的干盐ꎮ
母液则被送入单效蒸发系统进行母液干化处理ꎮ 假

定单效蒸发所产生杂盐的含湿率为 ５％ꎬ且单效蒸

发消耗的蒸汽量为蒸发量的 １􀆰 １ 倍ꎬ可计算出最终

的杂盐产量与单效蒸发操作的蒸汽耗量ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 产品盐量与杂盐量

由表 １ 可知ꎬ本项目所处理母液的总溶质质量

分数为 ２６􀆰 ６％ꎬ稀释浓度范围为 ５％ ~１５％ꎮ 图 ３ 为

总回收率与稀释溶液浓度的关系曲线ꎬ图 ４ 为杂盐

产率与稀释溶液浓度关系ꎮ 从图中可以看出ꎬ稀释

溶液浓度越低ꎬ总回收率越高ꎬ杂盐产率越低ꎮ 由此

可知ꎬ在操作压力一定的情况下ꎬ纳滤膜对 ２ 价离子

的截留能力随着稀释浓度的升高而显著降低ꎮ 稀释

浓度过高时ꎬ为了获得对 ２ 价离子理想的截留效果ꎬ
需要提高操作压力ꎬ并使用能够耐受更高压力的纳

滤膜ꎮ 这样会增大纳滤－反渗透操作单元的设备投

资与电耗ꎬ并且会增大操作的不稳定性ꎮ 为了减少

企业最终外排的杂盐量ꎬ要在处理母液的过程中尽

可能增大对母液的稀释倍数ꎮ

图 ３　 总回收率与稀释溶液总溶质质量分数关系

图 ４　 杂盐产率与稀释溶液总溶质质量分数关系

２􀆰 ２　 电耗

整个工艺中的最主要耗电设备为纳滤单元中的

高压泵与循环增压泵、反渗透单元的高压泵与循环

增压泵ꎬ和 ＭＶＲ 单元中的蒸汽压缩机ꎮ 如图 ５ 所

示ꎬ随着稀释溶液浓度的增加ꎬ整个工艺的总电耗量

不断下降ꎮ 产生这一现象的原因是:在纳滤膜操作

压力不变且膜通量不变的情况下ꎬ随着稀释溶液浓
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度的提高ꎬ纳滤膜的产水率不断下降ꎬ所需的膜支数

也不断下降ꎬ导致循环增压泵选型流量下降ꎬ进而导

致纳滤单元电耗下降ꎻ在纳滤膜操作压力不变的情

况下ꎬ随着稀释溶液浓度的提高ꎬ纳滤膜对 ２ 价离子

的截留效果不断下降ꎬ导致纳滤单元对硫酸根与氯

离子的分离效率不断下降ꎬ进入 ＭＶＲ 单元的溶液

组成越来越接近硫酸钠与氯化钠的共饱和母液ꎮ 在

这种条件下ꎬ为了获得符合要求的产品盐ꎬ稀释单元

稀释程度越低ꎬＭＶＲ 单元外排母液量越多ꎬ蒸发室

内的蒸发量越小ꎬＭＶＲ 压缩机的进气量越少ꎬ从而

导致 ＭＶＲ 压缩机选型流量越小ꎬＭＶＲ 单元耗电量

越低ꎮ

图 ５　 总电耗与稀释溶液总溶质质量分数关系

２􀆰 ３　 蒸汽耗量

在本工艺中ꎬ蒸汽的消耗主要集中在单效蒸发

工段ꎮ ＭＶＲ 单元的外排母液在单效蒸发工段中被

蒸发结晶为杂盐ꎬ热源为 １２０℃ 的饱和蒸汽ꎮ 外排

母液的总溶质质量分数维持在 ２６􀆰 ６％ꎬ实际蒸发量

与 ＭＶＲ 单元的外排母液量呈正比ꎮ 随着稀释单元

溶液浓度的提高ꎬ纳滤单元对硫酸根与氯离子的分

离效率逐渐降低ꎮ 为了保证产品盐质量ꎬＭＶＲ 单元

产生的外排母液量越来越大ꎬ导致单效蒸发单元的

热负荷随之增大ꎬ具体表现就是总蒸汽耗量随稀释

单元完成液浓度的增加而增加ꎮ 总蒸汽耗量与稀释

溶液总溶质质量分数关系见图 ６ꎮ

图 ６　 总蒸汽耗量与稀释溶液总溶质

质量分数关系

２􀆰 ４　 年运行成本

在工艺的实际运行中ꎬ运行成本主要由电费、蒸
汽费与杂盐外运处置费组成ꎮ 参考全国大部分地区

的收费情况ꎬ本文中将电费、蒸汽费与杂盐外运处置

费定义为表 ２ 中的数据ꎮ 结合图 ４~图 ６ꎬ可得如图

７ 所示的本工艺的年运行成本与稀释溶液浓度关

系ꎮ 从图中可以看出ꎬ随着稀释溶液浓度的增加ꎬ工
艺的总运行成本显著增加ꎮ 这主要是因为杂盐的外

运处置费很高ꎮ 目前全国范围内ꎬ由于杂盐无法像

生活垃圾、污泥等废物通过焚烧实现显著的减量化ꎬ
填埋场对杂盐的外运处置费用在 ３ ０００ ~ ８ ０００ 元 / ｔ
范围内波动ꎬ属于较高价位ꎮ 因此ꎬ在高盐废水零排

放等涉及到杂盐外运处置的工艺中ꎬ应尽可能减少

杂盐的产生量ꎮ 在本工艺中ꎬ可以通过增大稀释单

元的稀释倍数来实现外运处置杂盐的减量化ꎮ
表 ２　 运行成本分项单价

　 　 　 　 项目 单价

电费 / (元􀅰ｋＷｈ－１) ０􀆰 ５

蒸汽费 / (元􀅰ｔ－１) ２００

杂盐外运处置费 / (元􀅰ｔ－１) ３０００

图 ７　 年运行成本与稀释溶液总溶质

质量分数关系

３　 结论

提出了一种“稀释”、“纳滤”、“反渗透”与“蒸
发结晶”相结合的氯化钠、硫酸钠共饱和母液的处

理工艺ꎬ建立了理论计算模型ꎬ并通过改变溶液的稀

释浓度来讨论其工艺结果ꎮ
分析结果表明ꎬ氯化钠、硫酸钠共饱和母液被稀

释倍数越高ꎬ纳滤膜对 ２ 价离子的截留效率越高ꎬ产
品盐回收率越高ꎬ外排的杂盐量越少ꎬ总运行成本越

低ꎮ 因此ꎬ在氯化钠、硫酸钠共饱和母液资源化处理

过程中ꎬ应在设备投资许可的情况下ꎬ对氯化钠、硫
酸钠共饱和母液进行尽可能大倍数的稀释ꎬ以实现

杂盐的减量化ꎮ
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水中 Ｃｌ－和重金属离子浓度低、ＳＯ２－
４ 浓度较高ꎬ作为

补水回用至湿法脱硫系统ꎮ 中试系统连续运行期

间ꎬ浓缩减量工艺吨水处理平均电耗为 １１􀆰 ０ ｋＷｈꎬ
平均处理成本为 ４􀆰 ４ 元 / ｔꎮ 应用该工艺不仅减小了

末端废水处理量ꎬ也减少了综合处理成本ꎬ优化后的

燃煤电厂废水“零排放”工艺吨水处理成本由 １９􀆰 ７
元下降至 ９􀆰 ０ 元ꎮ 不仅如此ꎬ该系统的投运回用了

大量废水并减少了燃煤电厂取用水量ꎬ增加了湿法

脱硫系统经济性副产物脱硫石膏的产量ꎬ完善并优

化了燃煤电厂全厂废水“零排放”工艺ꎮ

图 ２　 基于选择性电渗析技术的脱硫废水

浓缩减量工艺

３　 结论与建议

(１)以选择性电渗析技术为核心的脱硫废水浓

缩中试系统能够用于燃煤电厂脱硫废水减量处理ꎬ
有效减少 ７０％ ~ ８０％的末端废水量ꎬ制得的淡水产

水可回用至湿法脱硫系统ꎮ
(２)电渗析极板电流密度的增大能够有效提高

浓缩效率ꎬ中试系统在 ４０ Ａ / ｍ２ 电流密度下 Ｃｌ－ 迁
移速率可达 ０􀆰 ７０ ｋｇ / ｈꎮ 一定范围内的进水水质变

化不会显著影响离子迁移效率(电流效率保持在

０􀆰 ７９６~０􀆰 ８０８ 范围内)ꎬ但会影响产水水质ꎮ 降低

淡水产水量能够保证淡水产水较低盐浓度ꎬ控制浓

水产水量时需统筹考虑浓缩效果、离子迁移效率和

结垢情况ꎮ
(３)中试系统连续运行 ６ 个月ꎬ脱硫废水浓缩

效果稳定ꎬ电渗析膜堆未发生结垢和污堵ꎮ
(４)中试系统浓缩处理得到总水量 ２０％ ~ ３０％

的浓水产水进入末端干化系统ꎬ处理得到总水量

７０％~８０％的淡水产水作为补水回用至湿法脱硫系

统ꎮ 在燃煤电厂废水“零排放”工艺中ꎬ使脱硫废水

吨水处理成本由 １９􀆰 ７ 元下降至 ９􀆰 ０ 元ꎬ提高水利用

率的同时也有较好的经济性ꎮ
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