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摘要:采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对高氨氮垃圾渗滤液(３０ ０００ Ｌ / ｈ、８ ０００ ｍｇ / Ｌ ＮＨ＋
４ )的汽提工艺流程进行模拟ꎬ探究了理论板

数、回流比、蒸汽流量及碱液用量对垃圾渗滤液的处理效果和氨氮脱除率的影响规律ꎮ 根据垃圾渗滤液的处理指标和衡量投资

操作费用ꎬ对上述操作参数进行优化ꎮ 结果表明ꎬ在优化操作参数下ꎬ汽提塔塔顶 ＮＨ３ 流量为 ２１９􀆰 ３１ ｋｇ / ｈꎻ塔底出料废液的 ｐＨ
为 ７􀆰 ５６２ꎬ氨氮脱除率达 ９６􀆰 ３％ꎮ 此研究结果为实际工业处理高氨氮垃圾渗滤液提供了参考ꎮ
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　 　 随着生态文明理念的不断深入以及对“无废”
城市的建设需要ꎬ对生活垃圾的减量化与资源化处

理迫在眉睫[１]ꎮ 目前ꎬ我国的垃圾处理方式主要以

卫生填埋为主ꎬ不可避免地导致垃圾渗滤液的产生ꎮ
以合 肥 某 垃 圾 填 埋 厂 为 例[２]ꎬ 设 计 填 埋 量 为

１ ２００ ｔ / ｄꎬ垃圾渗滤液的设计处理规模高达 ６００ ｔ / ｄꎮ
垃圾渗滤液中含大量重金属离子与有机物ꎬ成分和

质量随填埋时间会发生很大变化[３]ꎮ 由于有机污

染物种类多ꎬ难以通过物理化学方法去除ꎬ因此需要

加入生物处理工序ꎮ 然而垃圾渗滤液中氨氮浓度较

高[４]ꎬ导致渗滤液中 Ｃ / Ｎ 比严重失调[５]ꎬ会抑制后

续生物处理阶段微生物的活性[６]ꎬ从而给生物处理

过程带来极大困难ꎮ 另一方面ꎬ大量氨氮污染物会

引起水体富营养化ꎬ产生大量藻类使水体通气不良ꎬ
造成水生植物大量死亡ꎬ水体发黑发臭[７]ꎮ ＮＨ３ 会

影响鱼类体内的正常代谢ꎬ还对生理造成损伤甚至

组织病变[８]ꎮ ＮＨ＋
４ 在硝化作用下会转化为硝酸根

离子和亚硝酸根离子ꎬ人体若摄入过量亚硝酸根离

子会引发高铁血红蛋白症[９]ꎮ
目前ꎬ一般的氨氮废水处理的主要方法有吸附

法[１０]、 折 点 氯 化 法[１１]、 化 学 沉 淀 法[１２]、 汽 提

法[１３－１４]、焚烧[１５]、电化学氧化法[１６－１７] 及生物脱氮

法[１８－１９]等ꎮ 各处理方法都具有各自的优缺点ꎮ 其

中汽提法需要先将废水进行升温处理消耗一定能

量ꎬ再通过水蒸汽使氨氮废水中的溶解性气体和

挥发性物质(ＮＨ３)向气相转移ꎬ因此低浓度氨氮
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废水使用吹脱汽提法并不经济ꎮ 但考虑对 ＮＨ３ 的

回收利用ꎬ此法非常适合中高浓度的氨氮废水的

处理ꎮ 张星[２０]在处理高浓度氨氮废水时ꎬ控制反

应温度 ５５℃、压力－０􀆰 ０４ ＭＰａ、ｐＨ ＝ １３、水蒸汽进

气量 ０􀆰 ２６ ｍ３ / ｈ、反应时间 １􀆰 ５ ｈꎬ最终氨氮去除率

达 ９７􀆰 ７７％ꎮ
随着“双碳”目标的提出及绿色能源发展的要

求ꎬ垃圾处理厂的处理方法也需不断改革和创新ꎮ
针对垃圾渗滤液的高氨氮性ꎬ可优先考虑进行综

合处理及资源化利用ꎮ 本文中采用汽提法对

８ ０００ ｍｇ / Ｌ ＮＨ＋
４ 的高氨氮垃圾渗滤液进行预处理ꎬ

设计处理量为 ３０ ０００ Ｌ / ｈꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模

拟整个汽提工艺流程ꎬ通过研究汽提塔理论板数、回
流比、蒸汽流量以及碱液用量对垃圾渗滤液的处理

效果以及塔顶氨回收的影响规律ꎬ从而对操作参数

进行优化ꎮ

１　 流程简述

提高体系温度与增加溶液中氢氧根离子浓度会

促进体系中 ＮＨ３ 的生成ꎬ因此需对垃圾渗滤液进行

升温和调节 ｐＨ 的预处理ꎬ再将其引入汽提塔进行

汽提ꎮ 汽提塔有 ２ 股出料ꎬ塔顶出料为氨水ꎬ塔底出

料为排放液ꎮ 由于塔底产物流量大、温度高ꎬ为了减

少整个汽提系统的热负荷ꎬ应将这部分热量用于垃

圾渗滤液的预热或蒸汽的生产ꎮ 因此ꎬ可构建汽提

法预处理垃圾渗滤液的工艺流程ꎬ如图 １(ａ)所示ꎮ
根据工艺流程简图ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对具体的

工艺流程进行模拟ꎬ如图 １(ｂ)所示ꎮ 垃圾渗滤液进

料 ＬＥＡＣＨＡＴＥ 与碱液进料 ＬＹＥ 在混合器 ＭＩＸＥＲ
中混合ꎻ经碱液调节 ｐＨ 后的垃圾渗滤液 ＭＩＸ 流向

加热器 ＥＸ１ 和 ＨＥＡＴＥＲ１ 进行加热ꎻ加热后的垃圾

渗滤液 ＨＥＡＴ 流向汽提塔 ＳＴＲＩＰＰＥＲꎮ 工艺水

ＷＡＴＥＲ 经加热器 ＥＸ２ 和 ＨＥＡＴＥＲ２ 加热后生成

蒸汽 ＳＴＥＡＭꎬ 进 入 汽 提 塔 ＳＴＲＩＰＰＥＲꎮ 汽 提 塔

ＳＴＲＩＰＰＥＲ 分为汽提塔塔顶出料 ＰＲＯＤＵＣＴ 和塔底

出料 ＢＯＴＴＯＭꎮ 由于塔底出料 ＢＯＴＴＯＭ 流量大、温
度高ꎬ为了能使生物处理正常运行ꎬ需降低温度ꎮ 通

过回收利用塔底出料 ＢＯＴＴＯＭ 中的大部分热量ꎬ达
到减少整个体系的热负荷和降低生产成本的目

的ꎮ 因此ꎬ塔底出料 ＢＯＴＴＯＭ 首先进入换热器

ＥＸ１ 利用其高品位热能生产蒸汽ꎬ然后进入换热

器 ＥＸ２ 预热 ＭＩＸꎬ回收低品位热能后ꎬＯＵＴ 流股流

出预处理工艺体系ꎮ

(ａ)工艺流程

(ｂ)模拟流程

图 １　 汽提法预处理垃圾渗滤液的工艺流程简图

及对应的 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟流程

２　 流程的建立

２􀆰 １　 物性方法的选择

合理的物性方法是准确进行模拟计算的关键ꎮ
在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中选择电解质系统模板ꎬ输入 Ｈ２Ｏ、
ＮＨ３、ＮＨ４Ｃｌ 和 ＮａＯＨ 组分ꎮ 由于整个体系的 ｐＨ 大

于 ７ꎬ无盐酸生成ꎬ需删除生成盐酸的相关化学反

应ꎮ 物性方法中选择 ＥＬＥＣＮＲＴＬꎬ电解质模拟方法

中选择真实组分方法ꎬ设置亨利组分为 ＮＨ３ꎮ 体系

有关化学反应方程式如表 １ 所示ꎮ
表 １　 体系有关化学反应方程式

序号 反应种类 化学反应方程式

１ 平衡 Ｈ２Ｏ 􀪅􀪅Ｈ＋＋ＯＨ－

２ 平衡 ＮＨ３＋Ｈ２Ｏ 􀪅􀪅ＮＨ＋
４ ＋ＯＨ－

３ 溶解 ＮａＯＨ 􀪅􀪅Ｎａ＋＋ＯＨ－

４ 溶解 ＮＨ４Ｃｌ 􀪅􀪅ＮＨ＋
４ ＋Ｃｌ－

体系中存在 ２ 组化学平衡反应ꎬ即水的电离平

衡和氨气在水中的电离平衡ꎮ 反应平衡常数表达

式为:
ｌｎ(Ｋｅｑ) ＝ Ａ ＋ Ｂ / Ｔ ＋ Ｃ􀅰ｌｎ Ｔ ＋ Ｄ􀅰Ｔ (１)

式中ꎬＫｅｑ是反应平衡常数ꎻＴ 是开尔文温度ꎮ

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 内部的反应平衡数据库ꎬ平衡

反应式 １ 和 ２ 中 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ 的系数如表 ２ 所示ꎮ

􀅰８１２􀅰



２０２２ 年 １０ 月 马楠柯等:基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的高氨氮垃圾渗滤液汽提处理工艺模拟

表 ２　 平衡反应式中的各系数值

序号 Ａ Ｂ Ｃ Ｄ

１ １３２􀆰 ８９８８８ －１３４４５􀆰 ９ －２２􀆰 ４７７３ ０

２ －１􀆰 ２５６５６３ －３３３５􀆰 ７ １􀆰 ４９７１ －０􀆰 ０３７０５６６

２􀆰 ２　 模型模块的选取

垃圾渗滤液进料 ＬＥＡＣＨＡＴＥ 与碱液进料 ＬＹＥ
的混合采用 ＭＩＸＥＲ 模块ꎮ 加热器 ＥＸ１、ＥＸ２ 采用

ＨｅａｔＸ 模 块ꎬ 加 热 器 ＨＥＡＴＥＲ１、 ＨＥＡＴＥＲ２ 采 用

Ｈｅａｔｅｒ 模块ꎮ 汽提塔 ＳＴＲＩＰＰＥＲ 采用 ＲａｄＦｒａｃ 模

块ꎬ选择部分气相冷凝器(饱和液相回流)ꎬ无再沸

器ꎻＨＥＡＴ 流股顶部进料ꎬＳＴＥＡＭ 流股底部进料ꎮ
２􀆰 ３　 流股及设备初始参数设置

使用汽提法对 ８ ０００ ｍｇ / Ｌ ＮＨ＋
４ 的高氨氮垃圾

渗滤液进行预处理ꎬ该渗滤液 ｐＨ 为 ８ꎬ设计处理量

为 ３０ ０００ Ｌ / ｈꎮ 由于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 不允许人为调节电

解质中 ＯＨ－的浓度来改变物料的 ｐＨꎬ因此需要在渗

滤液中添加 ＮａＯＨ 以达到模拟所需的 ｐＨꎮ 渗滤液

中添加 ５７７ ｍｇ / Ｌ 的 ＮａＯＨ 物质时ꎬ垃圾渗滤液的

ｐＨ 达到 ８ꎮ 根据表 １ 中化学反应方程式 ４ 进行计

算ꎬ１ ｈ 内垃圾渗滤液中铵离子的摩尔量为 ｎ ＝
ｍ(ＮＨ＋

４) /Ｍ(ＮＨ＋
４)＝ (８ ０００ ｍｇ / Ｌ×３０ ０００ Ｌ) / (１８×

１ ０００)≈１３ ３３３ ｍｏｌꎬ因此垃圾渗滤液中的 ＮＨ＋
４ 的

摩尔流量为 １３ ３３３ ｍｏｌ / ｈꎮ 若要使全部 ＮＨ＋
４ 与 ＯＨ－

离子反应生成 ＮＨ３ꎬ根据表 １ 中反应方程式 ２ 进行

计算ꎬ得到 ＯＨ－的摩尔流量也为 １３ ３３３ ｍｏｌ / ｈꎮ 但

由于垃圾渗滤液的 ｐＨ 为 ８ꎬ含有一定的氢氧根离

子ꎬ因此可设置 ＬＹＥ 流股中氢氧化钠液浓度为

１０ ｍｏｌ / Ｌꎬ流量为 １ ２９０ Ｌ / ｈꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中各流股

的初始参数设置如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 各流股的初始参数设置

流股 压力 / ｋＰａ 温度 / ℃ 流量 相态

ＬＥＡＣＨＡＴＥ １０１􀆰 ３２５ ２５ ３００００ Ｌ / ｈ 液相

ＬＹＥ １０１􀆰 ３２５ ２５ １２９０ Ｌ / ｈ 液相

ＳＴＥＡＭ １１１􀆰 ３２５ １３０ ３０００ ｋｇ / ｈ 气相

设置好各流股初始参数后ꎬ还需设置设备的初

始参数ꎮ 为便于收敛ꎬ暂不考虑塔底出料的热量回

收ꎻ即 采 用 ＨＥＡＴＥＲ１ 代 替 ＥＸ１ 和 ＨＥＡＴＥＲ１ꎬ
ＨＥＡＴＥＲ２ 代替 ＥＸ２ 和 ＨＥＡＴＥＲ２ꎬ对整个工艺流程

进行简化ꎮ 混合器 ＭＩＸＥＲ、汽提塔 ＳＴＲＩＰＰＥＲ、加热

器 ＨＥＡＴＥＲ１ 和 ＨＥＡＴＥＲ２ 的初始参数设置如表 ４
所示ꎮ

表 ４　 设备的初始参数设置

设备 参数 数值

ＭＩＸＥＲ 不设置 不设置

ＳＴＲＩＰＰＥＲ 计算类型 平衡

　 理论塔板数 ２０

　 冷凝器 部分气相

　 再沸器 无

　 有效相态 气－液相

　 回流比 １

　 垃圾渗滤液物料进口位置 ２

　 蒸汽物料进口位置 ２０

　 第一塔板压力 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ

ＨＥＡＴＥＲ１ 温度 ９０℃

　 压力 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ

ＨＥＡＴＥＲ２ 温度 ９０℃

　 压力 １１１􀆰 ３２５ ｋＰａ

２􀆰 ４　 垃圾渗滤液处理指标

ＨＪ ５６４—２０１０«生活垃圾填埋场渗滤液处理工

程技术规范»中指出ꎬ生活垃圾填埋场渗滤液处理

工艺可分为预处理、生物处理和深度处理 ３ 种ꎬ并推

荐 ３ 种方法联合使用ꎮ 汽提法处理氨氮渗滤液是采

用物理法对渗滤液中的氨氮进行脱除预处理ꎮ 经预

处理后再采用生物处理对有机污染物、氮、磷等进行

处理ꎮ 生物处理工艺分为厌氧生物处理法与好氧生

物处理法ꎬ其中厌氧生物处理法适宜的 ｐＨ 为 ６􀆰 ５ ~
７􀆰 ８ꎬ温度适宜为 ２０ ~ ３８℃ꎮ 因此ꎬ本研究要求汽提

塔塔底产物的 ｐＨ 不得超过 ７􀆰 ８ꎬ以免对后续的生物

处理造成影响ꎮ

３　 优化及灵敏度分析

３􀆰 １　 理论板数

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中模拟的塔板数一般都为理论板

数ꎬ是基于气液两相组成互为平衡且温度相等ꎬ上升

蒸汽与回流液充分接触ꎬ忽略传质、传热阻力等影响

进行计算的ꎮ 由于在实际生产中有太多因素影响汽

提传质过程ꎬ因此在工程设计时通常先计算理论板

数ꎬ然后通过小试确定塔板效率ꎬ从而确定实际塔板

数ꎮ 随着理论板数的增加ꎬ塔顶与塔底的分离效果

更好ꎬ但塔板数过多会增加设备费用ꎬ因此需考察理

论塔板数对塔顶出料中 ＮＨ３、塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的质

量流量与浓度、塔底出料中 ＮＨ３ 的质量流量与 ｐＨ
的影响ꎮ

由图 ２(ａ)所示ꎬ当理论板数为 ５ ~ １３ 块时ꎬ随
塔板数的增加ꎬ塔顶出料中 ＮＨ３ 的质量流量与质量
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分数增加较为明显ꎬ而理论板数为 １４ ~ ２０ 块时ꎬ理
论板数的增加对塔顶出料中 ＮＨ３ 的质量流量与质

量分数影响不大ꎮ 由图 ２( ｂ)所示ꎬ当理论板数为

５~１３ 块时ꎬ随塔板数的增加ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的质

量流量与浓度减少较为明显ꎻ而理论板数为 １４ ~ ２０
块时ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋

４ 的质量流量与浓度的减少趋

于平缓ꎮ 随理论板数的增加ꎬ塔底出料的 ｐＨ 几乎

呈线性减少ꎮ 这是由于塔板数的增加ꎬ增强了气液

传质效果ꎬ使得塔底 ＮＨ３ 浓度迅速减少ꎬ从而导致

ｐＨ 的降低ꎬ结果如图 ２(ｃ)所示ꎮ 最终ꎬ确定汽提塔

的理论板数为 １６ꎮ

１—ＮＨ３ 质量流量ꎻ２—ＮＨ３ 质量分数

(ａ)与塔顶出料中 ＮＨ３ 流量、质量分数的关系

１—ＮＨ＋
４ 质量流量ꎻ２—ＮＨ＋

４ 质量浓度

(ｂ)与塔底出料中 ＮＨ＋
４ 流量、浓度的关系

１—ｐＨꎻ２—ＮＨ３

(ｃ)与塔底出料中 ＮＨ３ 流量、ｐＨ 的关系

图 ２　 理论板数与各参数的关系

３􀆰 ２　 摩尔回流比

由图 ２(ａ)和图 ２(ｂ)可知ꎬ当理论板数大于 １５
块后ꎬ塔板数基本不影响塔顶出料中 ＮＨ３、塔底出料

中 ＮＨ＋
４ 的流量及浓度ꎬ说明理论板数促进传质的效

果趋于饱和ꎮ 若要提高塔顶出料中 ＮＨ３ 浓度ꎬ就需

调整汽提塔的回流比ꎮ 因此ꎬ继续探究摩尔回流比

对塔顶出料中 ＮＨ３、塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的质量流量与

浓度ꎬ塔底出料中 ＮＨ３ 的质量流量与 ｐＨ 的影响ꎮ
从图 ３(ａ)可知ꎬ随摩尔回流比的增加ꎬ塔顶出

料中 ＮＨ３ 的流量略微减少ꎬ但质量分数呈线性增

加ꎮ 当摩尔回流比为 ２ 时ꎬ塔顶出料中 ＮＨ３ 的质量

分数约为 ２５％ꎮ 由图 ３(ｂ)可知ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋
４

的流量及浓度随摩尔回流比的增加而增加ꎮ 当摩尔

回流比大于 ２ 时ꎬ随着它的增加ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋
４

浓度的增加比质量流量的增加更快ꎬ这是由于塔底

出料中水的质量流量与摩尔回流比不呈比例增加所

造成的ꎮ 由图 ３(ｃ)可知ꎬ当摩尔回流比为 １ ~ ５ 时ꎬ
塔底出料中 ＮＨ３ 质量流量与 ｐＨ 随摩尔回流比的增

加而增加ꎬ基本呈线性关系ꎮ 因此ꎬ影响塔顶出料中

的 ＮＨ３ 浓度的最主要因素为回流比ꎻ同时随着回流

比的增加ꎬ塔底出料的 ＮＨ＋
４ 浓度、ＮＨ３ 质量流量及

ｐＨ 也会增加ꎮ 操作中需要控制塔顶 ＮＨ３ 的浓度ꎬ
回流比不宜过大ꎬ在 ２ 左右为宜ꎮ

１—ＮＨ３ 质量流量ꎻ２—ＮＨ３ 质量分数

(ａ)与塔顶出料中 ＮＨ３ 流量、质量分数的关系

１—ＮＨ＋
４ 质量流量ꎻ２—ＮＨ＋

４ 质量浓度

(ｂ)与塔底出料中 ＮＨ＋
４ 流量、浓度的关系

１—ｐＨꎻ２—ＮＨ３

(ｃ)与塔底出料中 ＮＨ３ 流量、ｐＨ 的关系

图 ３　 摩尔回流比各参数的关系
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３􀆰 ３　 蒸汽流量

若增加蒸汽流量ꎬ可增加传质推动力ꎬ尽量将氨

从垃圾渗滤液中脱除ꎻ但同时会增加蒸汽的成本ꎬ而
且也会增加塔顶水的流量ꎬ从而降低塔顶出料中

ＮＨ３ 的浓度ꎮ 若蒸汽流量过少会导致传质不足ꎬ垃
圾渗滤液中的氨脱除不完全ꎬ因此有必要考虑蒸汽

流量对汽提塔出料中流量、浓度及 ｐＨ 的影响ꎬ从而

确定最终的蒸汽流量ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中灵敏度分

析功能ꎬ以蒸汽流量为自变量ꎬ继续探究蒸汽流量为

２ ０００~４ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ对塔顶出料中 ＮＨ３、塔底出料

中 ＮＨ＋
４ 的质量流量与浓度、塔底出料中 ＮＨ３ 的质量

流量与 ｐＨ 的影响ꎮ 经过上述分析ꎬ最终确定汽提

塔的理论塔板数为 １６ꎬ摩尔回流比为 ２ꎻ其他流股与

设备的参数设置不变ꎮ
由图 ４( ａ)可知ꎬ当蒸汽流量为 ２ ０００ ~ ３ ０００

ｋｇ / ｈ 时ꎬ随蒸汽量的增加ꎬ塔顶出料中 ＮＨ３ 的流量

增加ꎻ当蒸汽流量为 ３ ０００~４ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔顶出料

中 ＮＨ３ 的流量基本不变ꎬ说明蒸汽流量超过 ３ ０００
ｋｇ / ｈ 时ꎬ汽提塔内氨－水蒸汽的传质效果不再改变ꎮ
当蒸汽流量超过 ２ ２００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ每增加 １ ０００ ｋｇ / ｈ
的蒸汽ꎬ塔顶出料中 ＮＨ３ 的质量分数约减少 １０％ꎮ
由图 ４(ｂ)可知ꎬ当蒸汽流量为 ２ ０００ ~ ２ ４００ ｋｇ / ｈ
时ꎬ随蒸汽流量的增加ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋

４ 的浓度与

质量流量线性减少ꎮ 当蒸汽流量从 ２ ４００ ｋｇ / ｈ 增加

到 ３ ３００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的浓度与质量流

量缓慢减少ꎮ 当蒸汽流量超过 ３ ３００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底

出料中 ＮＨ＋
４ 的浓度与质量流量基本不变ꎮ 如图 ４

(ｃ)所示ꎬ当蒸汽流量为 ２ ０００~ ２ ３００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底

出料中 ＮＨ３ 流量随蒸汽流量的增加线性减少ꎮ 当

蒸汽流量从 ２ ３００ ｋｇ / ｈ 增加到 ３ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底

出料中 ＮＨ３ 的流量缓慢减少ꎮ 当蒸汽流量达到

３ ０００ ｋｇ / ｈ 后ꎬ塔底出料中几乎无 ＮＨ３ꎮ 当蒸汽流

量从 ２ ３００ ｋｇ / ｈ 增加到 ４ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底出料的

ｐＨ 线性减少ꎮ 当蒸汽流量为 ３ ０００~３ ５００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ
塔顶出料中 ＮＨ３ 流量比较稳定ꎬ质量分数不至于太

　 　 　 　 　 　 　

１—ＮＨ３ 质量流量ꎻ２—ＮＨ３ 质量分数

(ａ)与塔顶出料中 ＮＨ３ 流量、质量分数的关系

１—ＮＨ＋
４ 质量流量ꎻ２—ＮＨ＋

４ 质量浓度

(ｂ)与塔底出料中 ＮＨ＋
４ 流量、浓度的关系

１—ｐＨꎻ２—ＮＨ３

(ｃ)与塔底出料中 ＮＨ３ 流量、ｐＨ 的关系

图 ４　 蒸汽流量与各参数的关系

小ꎻ塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的流量与浓度较小ꎬ塔底出料

的 ｐＨ 也较小ꎮ 综合以上分析ꎬ最终选择蒸汽流量

为 ３ ３００ ｋｇ / ｈ 较为合适ꎮ
３􀆰 ４　 碱液用量

塔底流出液的 ｐＨ 约为 ９ꎬ达不到生物处理的要

求(６􀆰 ５~７􀆰 ８)ꎬ因此需进一步降低 ｐＨꎮ 上述分析可

知ꎬ可通过增加理论板数、回流比和蒸汽流量降低塔

底流出液的 ｐＨꎮ 若通过增加理论板数增强传质效

果ꎬ以减少塔底出料中 ＮＨ３ 流量从而减少 ｐＨꎬ会增

加设备投资费用ꎮ 若通过增加回流比ꎬ由于塔顶

ＮＨ３ 浓度的限制ꎬ回流比不能太大ꎻ同时也会增加

操作费用ꎮ 因此ꎬ调节回流比操作范围有限ꎮ 若通

过增加蒸汽流量ꎬ会导致塔顶 ＮＨ３ 质量分数达不到

要求ꎬ同时增加生产成本ꎮ 总之ꎬ上述操作对塔底流

出液 ｐＨ 的影响有限ꎮ 通过分析该工艺流程ꎬ塔底

ＯＨ－的最大来源是汽提前增加的碱液量ꎬ因此探究

碱液用量的影响非常必要ꎮ
如图 ５( ｃ)所示ꎬ当碱液用量为 １ １９０ ~ １ ２８０

ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底出料中 ＮＨ３ 的流量与 ｐＨ 缓慢上升ꎮ
当碱液用量为 １ ２９０ ｋｇ / ｈ(临近计算值)时ꎬ塔底出

料中 ＮＨ３ 的流量急剧增加ꎮ 当碱液用量为 １ ３００
ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔底出料中 ＮＨ３ 的流量下降ꎮ 由图 ５( ａ)
和图 ５(ｂ)推测ꎬ当碱液量超过计算值时ꎬ料液中的

ＮＨ＋
４ 基本与 ＯＨ－反应生产 ＮＨ３ 随水蒸汽被带向塔

顶ꎮ 同时ꎬ由于碱液含水ꎬ碱液的增加会对塔底游离
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的 ＮＨ３ 造成稀释ꎬ导致塔底出料中 ＮＨ３ 的流量下

降ꎮ 从图 ５(ａ)和图 ５(ｂ)可知ꎬ可通过增加碱液用

量来降低塔底出料中 ＮＨ＋
４ 的量ꎬ增加塔顶 ＮＨ３ 的

收益ꎮ 但碱液投加过多ꎬ会引起塔底出料 ｐＨ 的升

高ꎮ 而汽提法处理垃圾渗滤液的最终目的之一是

调节其 ｐＨꎬ塔顶 ＮＨ３ 仅作为副产物次要考虑ꎬ因
此需要考虑严格控制碱液量的投加ꎬ以此达到经

济效益与处理效果的平衡ꎮ 最终确定碱液用量为

１ ２４５ ｋｇ / ｈꎮ

１—ＮＨ３ 质量流量ꎻ２—ＮＨ３ 质量分数

(ａ)与塔顶出料中 ＮＨ３ 流量、质量分数的关系

１—ＮＨ＋
４ 质量流量ꎻ２—ＮＨ＋

４ 质量浓度

(ｂ)与塔底出料中 ＮＨ＋
４ 流量、浓度的关系

１—ｐＨꎻ２—ＮＨ３

(ｃ)与塔底出料中 ＮＨ３ 流量、ｐＨ 的关系

图 ５　 碱液用量与各参数的关系

３􀆰 ５　 模拟优化结果

通过上述分析ꎬ将汽提工艺参数分别设置为:理
论板数 １６ꎬ回流比 ２ꎬ蒸汽流量 ３ ３００ ｋｇ / ｈꎬ碱液用

量 １ ２４５ ｋｇ / ｈꎮ 模拟得到塔顶、塔底出料成分及状

态ꎬ如表 ５ 所示ꎮ 在该操作参数下ꎬ塔顶 ＮＨ３ 流量

为 ２１９􀆰 ３１ ｋｇ / ｈꎬ氨氮脱除率达 ９６􀆰 ３％ꎻ塔底废液的

ｐＨ 为 ７􀆰 ５６２ꎬ满足后续厌氧生物处理法的 ｐＨ 范围

(６􀆰 ５~７􀆰 ８)ꎮ

表 ５　 塔顶、塔底出料流股的成分及状态

流股 参数 数值

ＰＲＯＤＵＣＴ 温度 / ℃ ９２􀆰 １
　 压力 / ｋＰａ １０１􀆰 ３２５
　 水流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６３４􀆰 ３６
　 ＮＨ３ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２１９􀆰 ３１
ＢＯＴＴＯＭ 温度 / ℃ １００􀆰 ４
　 压力 / ｋＰａ １１６􀆰 ３２５
　 ｐＨ ７􀆰 ５６２
　 水流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３３４２０
　 ＮＨ３ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ０９５
　 Ｎａ＋流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９６􀆰 １５５
　 ＮＨ＋

４ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ３９
　 Ｃｌ－流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４７３􀆰 ２３

４　 结论

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对汽提法预处理 ３０ ０００
Ｌ / ｈ 的高氨氮垃圾渗滤液(ＮＨ＋

４ 浓度为 ８ ０００ ｍｇ / Ｌꎬ
ｐＨ 为 ８)的工艺流程进行模拟ꎬ通过分析理论板数、
回流比、蒸汽流量及碱液用量对塔顶出料中 ＮＨ３、塔
底出料中 ＮＨ＋

４ 的质量流量与浓度ꎬ塔底出料中 ＮＨ３

的质量流量与 ｐＨ 的影响ꎻ并根据垃圾渗滤液的处

理指标和衡量投资操作费用ꎬ最终确定汽提工艺流

程中参数分别为:理论板数 １６ꎬ回流比 ２ꎬ蒸汽流量

３ ３００ ｋｇ / ｈꎬ碱液用量 １ ２４５ ｋｇ / ｈꎮ 此时ꎬ塔顶出料

中 ＮＨ３ 流量为 ２１９􀆰 ３１ ｋｇ / ｈꎬ氨氮脱除率达 ９６􀆰 ３％ꎻ
塔底出料废液的 ｐＨ 为 ７􀆰 ５６２ꎬ满足后续厌氧生物处

理法的适宜 ｐＨ 范围(６􀆰 ５ ~ ７􀆰 ８)ꎮ 该汽提工艺流程

氨氮脱除率较高ꎬ塔底废液满足处理指标ꎬ可为实际

工业处理高氨氮垃圾渗滤液提供参考ꎮ
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表 ３　 ＭＴＯ 浓缩水处理工艺运行情况分析

序号

浓缩

水量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

浓缩水

ＣＯＤ /

(ｍｇ􀅰ｈ－１)

稀释后

进料量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

出水量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

出油量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

出水

ＣＯＤ /

(ｍｇ􀅰ｈ－１)

１ １􀆰 ５ １００１５００ ５􀆰 ２ ４􀆰 ０ １􀆰 ２ １０８０
２ １􀆰 ５ １００２０００ ５􀆰 ３ ４􀆰 ０ １􀆰 ３ １７２８
３ １􀆰 ５ １２１８０００ ５􀆰 ６ ４􀆰 ６ １􀆰 ０ ２９６０

浓缩水处理工艺原始设计要求入水 ＣＯＤ 为

３００ ０００ ｍｇ / Ｌ 时ꎬ出水满足 ＣＯＤ≤３ ０００ ｍｇ / Ｌꎬ而实

际生产过程中ꎬ因入水 ＣＯＤ 达到 １ ０００ ０００ ｍｇ / Ｌ 以

上ꎬ平均 ＣＯＤ 为 １ ０７３ ８００ ｍｇ / Ｌꎬ需对浓缩水进行稀

释至 ＣＯＤ ３００ ０００ ｍｇ / Ｌꎬ则得到入水量约为 ５􀆰 ３ ｔ / ｈꎮ
３􀆰 ３　 经济效益分析

ＭＴＯ 浓缩水处理单元总投资为 ７５０ 万元ꎬ占地

面积 １１９ ｍ２ꎬ处理浓缩水约 ４０ ０００ ｔ / ａꎬ原辅料中双

氧水消耗约 ２ ４００ ｔ / ａꎬ碱量消耗约 ４００ ｔ / ａꎬ破乳剂

约 ４００ ｔ / ａꎬ湿式氧化催化剂约 ３ ｔ / ａꎬ臭氧催化剂约

２ ｔ / ａꎬ原辅料年均成本约 ５４８ 万元ꎻ公用工程消耗年

均成本约 ４００ 万元ꎮ ＭＴＯ 浓缩水经深度处理后ꎬ
ＣＯＤ 降至 ３ ０００ ｍｇ / Ｌ 以下ꎬ既解决了 ＭＴＯ 装置因

回炼导致生产不稳定的影响ꎬ避免了 ＭＴＯ 装置因回

炼结焦导致的生产停车ꎬ提高了 ＭＴＯ 装置生产平稳

率和产率ꎬ又避免了高 ＣＯＤ 送至污水ꎬ影响到生化

系统的运行状态ꎬ降低处理能力和废水回收利用率ꎮ

４　 结论

(１)通过对 ＭＴＯ 装置浓缩水深度处理技术的

工业化应用ꎬ既满足了污水装置接收污水的要求ꎬ又
避免了浓缩水回炼带来的生焦率高的问题ꎬ最终实

现长周期稳定高负荷运行和能源管理要求ꎮ 对已建

设和新建的同类型 ＭＴＯ 装置ꎬ建议可通过技术改造

或项目建设期增加浓缩水深度处理技术ꎮ
(２)针对 ＭＴＯ 装置浓缩水毒性大、常规方法难

降解的特点ꎬ采用浓缩水预处理、湿式氧化处理工

艺、高效臭氧反应的组合处理工艺ꎬ改变了传统的浓

缩水处理方式ꎮ 该工艺温度控制在 ２００~２５０℃和压

力控制在 ４􀆰 ０ ＭＰａ 条件下ꎬＣＯＤ 处理效率可达到

９０％以上ꎬ并且工艺氧化速度快ꎬ大部分的反应停留

时间在 ３０~６０ ｍｉｎꎮ
(３)该 ＭＴＯ 浓缩水处理工艺二次污染较少ꎬＣ

被转化为 ＣＯ２ꎬＮ 被转化为 ＮＨ３、ＮＯ
－
３、Ｎ２ꎬ卤化物和

硫化物被氧化为相应的无机卤化物和硫化物ꎬ在反应

过程中没有 ＮＯｘ、ＳＯ２、ＨＣｌ、ＣＯ 等有害物质产生ꎮ
(４)采用技术先进的、低能耗的气浮装置对进

料水中可回收的含油组分进行回收ꎬ作为废油外售

提高经济效益ꎬ同时也减轻了反应系统的运行负荷

和生产成本ꎮ
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