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摘要:定量分析了 ｐＨ 对 Ｃｌ－、ＨＳＯ－
３ 、ＳＯ２－

３ 等离子分布的控制机制ꎬ并针对 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气体分离问题ꎬ提出并优化了基于

ｐＨ 抑制效应的单塔和双塔水吸收工艺ꎮ 结果表明ꎬ在 ｐＨ －１~７ 的范围内ꎬＨＣｌ 溶解不随 ｐＨ 变化ꎬ而 ＳＯ２ 溶解显著依赖 ｐＨꎬ低
ｐＨ 可有效抑制 ＳＯ２ 的化学溶解ꎻ单塔水吸收工艺通过提高液气比最大化 ＨＣｌ 脱除ꎬ在塔顶获得合格 ＳＯ２ 产品ꎬ但塔底稀盐酸

浓度低ꎬ需高能耗蒸发提浓至质量分数 ３１％ꎻ双塔水吸收工艺通过降低液气比在一级吸收塔塔底直接得到质量分数 ３１％盐酸ꎬ
剩余含少量 ＨＣｌ 的 ＳＯ２ 气体进入二级吸收塔除去 ＨＣｌ 后形成合格产品ꎬ提高了 ＨＣｌ 的回收利用率并且显著降低能耗ꎻ双塔工

艺单位处理费用较单塔降低 ４􀆰 ４１％ꎬ具有更优可行性和环境友好特性ꎮ
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　 　 酰氯化反应是工业生产中的一类重要反应ꎬ以
氯化亚砜(ＳＯＣｌ２)为氯化剂的体系具有反应条件温

和、产率高等优势[１]ꎬ但通常伴随产生大量的 ＳＯ２

和 ＨＣｌ 混合尾气[２]ꎮ 现有处理方法包括:采用双级

串联玻璃反应釜装载质量分数 ３０％ ＮａＯＨ 溶液进

行中和吸收[３]ꎬ可实现达标排放ꎬ但生成价值较低
的混合杂盐(ＮａＣｌ 和 Ｎａ２ＳＯ４)需作为化工废盐处

置[４]ꎻ采用高压精馏分离ꎬ但存在能耗高、设备投资

高的缺点[５]ꎮ 因此ꎬ学术界与工业界仍持续探索酰

氯化尾气的高效分离回收技术ꎬ以提升 ＳＯ２ 和 ＨＣｌ
资源利用率ꎮ

盐酸作为重要的工业原料ꎬ广泛用于酸催化

剂[４]、中间体合成及下游产物(如烷基氯化物)的生

产[６]ꎬＳＯ２ 则广泛用于硫酸制造、化学品合成、水处

理等领域[７]ꎮ 针对酰氯化尾气的资源化回收ꎬ戚明

珠等[８]提出了一种液化－吸收耦合工艺ꎬ将尾气降
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温至－２０℃ 左右ꎬ使 ＳＯ２ 液化分离ꎬ剩余夹带少量

ＳＯ２ 的不凝性 ＨＣｌ 气体经降膜吸收器制得盐酸ꎬ液
化的 ＳＯ２ 用于生产亚硫酸钠等下游产品ꎮ 王荣海

等[９]对该工艺进行了简化ꎬ省去了液化步骤ꎬ直接

以水为吸收剂ꎬ通过两级吸收塔分别实现 ＨＣｌ 的高

效吸收和 ＳＯ２ 的提纯ꎮ 詹晓燕等[１０] 在常温负压条

件下采用水吸收塔处理酰氯化尾气ꎬＨＣｌ 吸收率约

为 ９６％ꎬ一级吸收得到的盐酸质量分数为 ３２％ ~
３６％ꎬ其中含有质量分数为 ３％ ~ ５％的 ＳＯ２ 杂质ꎮ
吸收法虽操作简便ꎬ但因所得盐酸纯度不高ꎬ限制了

应用范围并影响经济效益[１１]ꎮ 为提高产品纯度ꎬ李
爱国等[１２]提出了液化－精馏耦合工艺ꎬ尾气经压缩

冷凝处理后ꎬ依次通过 ＨＣｌ 精馏塔和 ＳＯ２ 精馏塔ꎬ
可分别获得纯度为 ９９％的 ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 气体ꎬ总回收

率超过 ９５％ꎬ但该工艺设备投资较高ꎮ 汤志刚等[１３]

提出了萃取精馏工艺ꎬ以水为萃取剂ꎬ塔顶可获得

ＨＣｌ 质量分数<０􀆰 １％的 ＳＯ２ 气体ꎬ塔釜得到 ＨＣｌ 质
量分数不超过 ２０％且 ＳＯ２ 质量分数<０􀆰 １％的盐酸

溶液ꎬ实现高效分离ꎬ但盐酸浓度偏低ꎬ若进一步浓

缩ꎬ则需消耗大量蒸气ꎬ导致运行成本增加ꎮ
针对水吸收法的盐酸因含 ＳＯ２ 而利用价值较低

的问题ꎬ本研究首先阐明了 ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 气体在水中

的溶解机理ꎬ建立了溶解度计算模型ꎬ考察了 ｐＨ 对

溶液中离子分布的影响ꎬ明确了选择性吸收机理ꎻ对
水吸收工艺进行了参数分析ꎬ为单塔和双塔水吸收

工艺的构建提供了理论基础ꎬ并对比分析了 ２ 种工

艺的技术经济性ꎬ旨在为 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气体资源化

利用提供理论依据和技术支持ꎮ

１　 溶解机理分析

ＨＣｌ 易溶于水ꎬＨＣｌ 进入到水中会迅速电离成

Ｈ＋和 Ｃｌ－ꎻＳＯ２ 溶于水可以分为 ３ 步ꎬ首先ꎬＳＯ２ 溶

解于水中ꎬ该过程遵循亨利定律[１４] ꎬ亨利系数 Ｈ
[ｍｏｌ / (ｍ３􀅰Ｐａ)]取自文献[１５]ꎻ然后ꎬ溶解于水中

的 ＳＯ２ 分子发生两步解离反应ꎬ生成 Ｈ＋、ＨＳＯ－
３ 和

ＳＯ２－
３ ꎻ该过程还伴随水的自电离过程ꎮ 表 １ 列举了

上述溶解过程的反应方程及平衡常数关系式ꎮ
表 １　 化学反应汇总表

序号 反应方程式 平衡常数关系式

１ ＨＣｌ
Ｋ１

􀜩􀜨􀜑 Ｈ＋＋Ｃｌ－ ｌｎＫ１ ＝ ｌｎ１０８

２ ＳＯ２(ｇ)
Ｈ

􀜩􀜨􀜑 ＳＯ２(ａｑ) Ｈ＝ １􀆰 ２×１０－２ｅｘｐ[(２ ８５０ / Ｒ)
　 (１ / Ｔ－１ / ２９８􀆰 １５)]

３ ＳＯ２(ｇ)＋Ｈ２Ｏ
Ｋ２

􀜩􀜨􀜑 Ｈ＋＋ＨＳＯ－
３

ｌｎＫ２ ＝－１０􀆰 ９７＋１ ９７２􀆰 ５０１ / Ｔ

４ ＨＳＯ－
３

Ｋ３
􀜩􀜨􀜑 Ｈ＋＋ＳＯ２－

３
ｌｎＫ３ ＝－３５７􀆰 ５７＋５ ４７７􀆰 １０ / Ｔ＋

　 ６５􀆰 ３１×ｌｎＴ－０􀆰 １６×Ｔ

５ Ｈ２Ｏ
Ｋｗ

􀜩􀜨􀜑 Ｈ＋＋ＯＨ－ ｌｎＫｗ ＝－６５０􀆰 ０４１＋９ ６４３􀆰 １８２ / Ｔ＋

　 １１３􀆰 ２６４ ２×ｌｎＴ－０􀆰 ２００ ６２×Ｔ

１􀆰 １　 气体溶解度的计算和验证

选择 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１ 中 ＥＬＥＣＮＲＴＬ 物性方法

计算 ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 在水中的溶解度 ( Ｓ)ꎬ并与文献

[１６－１８]中的实验数据对比ꎮ 结果如图 １ 所示ꎬ模
拟值与实验值吻合良好ꎬ通过公式计算得 ＨＣｌ 和

ＳＯ２ 在 ２０~６０℃范围内的平均相对误差(ＭＲＥ)分别

为 ３􀆰 ７５％和 ６􀆰 ０１％ꎬ说明该模型满足工程精度要

求ꎮ 并且 ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 在水中的溶解度差距显著ꎬ
ＨＣｌ 的溶解度远高于 ＳＯ２ 的溶解度ꎬ可利用该特性

以水为吸收剂对 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气体进行分离ꎮ

ＭＲＥ ＝ (１ / ｎ)∑
ｎ

１
ＡＢＳ[(Ｓｅｘｐ － Ｓｃａｌ) / Ｓｅｘｐ]

图 １　 ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 在水中溶解度实验值与

计算值的误差分析

１􀆰 ２　 ｐＨ 对混合气体溶解的影响

ＨＣｌ 和 ＳＯ２ 在水中的离子分布随 ｐＨ 变化如

图 ２ 所示ꎮ ＨＣｌ 在 ｐＨ －２ ~ １０ 范围内完全电离为

Ｃｌ－和 Ｈ＋ꎬ分子态 ＨＣｌ 含量基本为 ０ꎮ ＳＯ２ 在 ｐＨ<－１
时主要以分子形式存在ꎻ－１<ｐＨ<４ 时ꎬ主要以 ＨＳＯ－

３

形式存在ꎻｐＨ> ４ 时ꎬＨＳＯ－
３ 进一步电离成 ＳＯ２－

３ 离

子ꎬ成为主要溶质ꎮ 纯水 ｐＨ 为 ７ꎬＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气

１—ＳＯ２ꎻ２—Ｃｌ－ꎻ３—ＨＣｌꎻ４—ＳＯ２－
３ ꎻ５—ＨＳＯ－

３

图 ２　 ｐＨ 对各离子分布的影响

􀅰９１２􀅰
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体溶解使 ｐＨ 逐渐降低ꎬ饱和盐酸溶液的最小 ｐＨ 约

为－１􀆰 １ꎬ因此 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气体溶解过程中的 ｐＨ
变动范围如图 ２ 阴影部分所示ꎮ 在 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合

气体的分离过程中ꎬ溶液的 ｐＨ 在－１~１ 区间ꎮ 在此

低 ｐＨ 环境下ꎬＨＣｌ 可完全解离ꎬ而 Ｈ２ＳＯ３ 无法稳定

存在ꎬ从而抑制了 ＳＯ２ 的溶解ꎮ 基于这一特性ꎬ水可

作为高效吸收剂用于分离 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合尾气ꎮ

２　 吸收工艺

２􀆰 １　 吸收工艺参数分析

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１ 的 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块分析液

气比(吸收剂与尾气摩尔流量比)、温度等工艺参数

对 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合尾气水吸收效果的影响规律ꎮ 在

混合尾气流量 １􀆰 ２５ ｋｍｏｌ / ｈ、ＳＯ２ 与 ＨＣｌ 摩尔比 １ ∶１、
尾气及吸收剂温度均为 ２０℃的工况下ꎬ液气比影响

如图 ３ 所示ꎮ 随着液气比增大ꎬＨＣｌ 气体吸收率从

７９􀆰 ３８％升至完全吸收ꎬ而塔底盐酸浓度因过量吸收

剂稀释呈下降ꎮ 液气比 ２􀆰 ７ 时ꎬ盐酸质量分数稳定

在 ３１％ꎮ 此过程中ꎬ溶液 ｐＨ 从 ０􀆰 ６３２ 升至 ０􀆰 ７２１ꎬ
但液气比 ２􀆰 ０~３􀆰 ０ 区间内ꎬｐＨ<１ 的强酸性环境抑

制了 ＳＯ２ 的化学溶解ꎬ仅以物理方式溶解ꎻ盐酸稀释

导致 ＳＯ２ 溶解度降低ꎬ塔顶 ＳＯ２ 干基浓度从 ９１􀆰 ２１％
升至 ９９􀆰 ９９％ꎬ提升了盐酸产品纯度ꎮ 综上ꎬ合理调

控液气比可保障盐酸质量并提升 ＳＯ２ 浓度ꎬ对优化

工业流程及增强工艺应用价值具有关键意义ꎮ

１—ＳＯ２ 干基浓度ꎻ２—ＨＣｌ 吸收率ꎻ３—盐酸浓度ꎻ

４—盐酸中 ＳＯ２ 含量

图 ３　 液气比对吸收效果的影响

在液气比 ２􀆰 ８ 的条件下ꎬ分析了吸收剂与混合

尾气进料温度对 ＨＣｌ / ＳＯ２ 吸收效率的影响机制ꎮ
如图 ４(ａ)所示ꎬ当吸收剂温度由 ２０℃升至 ６０℃时ꎬ
ＨＣｌ 吸收率从 ９９􀆰 ９１％ 降至 ９９􀆰 ６４％ꎬ 降幅仅为

０􀆰 ２７％ꎮ 此现象归因于高温对吸收过程的抑制作

用ꎻ同时ꎬ盐酸质量分数提升 １􀆰 ２６％ꎬ而盐酸中 ＳＯ２

浓度基本维持稳定ꎮ 这得益于温度升高加剧的溶剂

蒸发效应ꎮ 值得关注的是ꎬＳＯ２ 干基质量分数降低

０􀆰 １２％ꎬ原因是未吸收的 ＨＣｌ 气体增加ꎮ 吸收剂温

度对吸收效果的影响微弱ꎮ 分析表明ꎬ水吸收 ＨＣｌ
和 ＳＯ２ 过程伴随显著热效应ꎬ使得吸收塔内温度始

终稳定在 ７０ ~ ９３℃区间[图 ４(ｂ)]ꎬ这种内生热效

应远强于吸收剂进料温度变化带来的影响ꎮ 相同工

况下ꎬ混合尾气进料温度对吸收效果的影响规律与

吸收剂温度相似ꎮ 随尾气温度从 ２０℃ 升至 ６０℃ꎬ
ＨＣｌ 的吸收效率降低 ２􀆰 ４１％ꎬ印证了高温对吸收效

率的负面影响ꎻ盐酸质量分数提升 ０􀆰 ９１％ꎬ盐酸中

的 ＳＯ２ 质量分数依然稳定ꎬ同样源于温度升高引发

的蒸发增强效应ꎻＳＯ２ 干基质量分数降低 ０􀆰 ９９％ꎬ此
结果也与水吸收过程的强热效应有关ꎬ该效应促使

吸收塔内温度恒定在 ７０~９３℃之间ꎮ 综合上述研究

结果ꎬ后续研究将水吸收工艺的吸收剂与混合尾气

温度统一设定为室温(２５℃)条件开展ꎮ

１—ＳＯ２ 干基浓度ꎻ２—ＨＣｌ 吸收率ꎻ３—盐酸浓度ꎻ

４—盐酸中 ＳＯ２ 含量

(ａ)吸收剂进料温度对吸收效果的影响

１—塔板 １ꎻ２—塔板 ２ꎻ３—塔板 ３
(ｂ)吸收剂进料温度对塔板温度的影响

图 ４　 吸收剂进料温度的影响

２􀆰 ２　 水吸收工艺构建

基于上述影响规律ꎬ构建单塔与双塔水吸收工

艺ꎬ目标盐酸产品为 ＨＣｌ 质量分数≥３１􀆰 ０％且杂质

质量分数≤０􀆰 ０３％ꎻＳＯ２ 产品 ＳＯ２ 质量分数≥９９􀆰 ７％ꎬ
杂质质量分数≤０􀆰 ０３％ꎮ 单塔工艺通过提高液气比

最大化 ＨＣｌ 脱除ꎬ塔顶获得合格 ＳＯ２ꎬ塔底稀盐酸蒸

发提浓至质量分数 ３１％ꎮ 双塔工艺通过降低液气

比ꎬ在一级塔底直接得到合格盐酸ꎬ塔顶含少量 ＨＣｌ
的 ＳＯ２ 气体经二次吸收后达标ꎮ 定义 ＨＣｌ 回收率

􀅰０２２􀅰
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为盐酸产品中的 ＨＣｌ 与尾气进料中 ＨＣｌ 的质量之

比ꎻ定义 ＳＯ２ 回收率为盐酸产品中的 ＨＣｌ 与尾气进

料中 ＳＯ２ 的质量之比ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 单塔水吸收工艺

单塔水吸收工艺流程如图 ５ 所示ꎮ ＳＯ２ / ＨＣｌ 混
合尾气进入常压吸收塔ꎬ与从塔顶进入的水吸收剂

逆流接触ꎬＨＣｌ 被水吸收形成盐酸ꎬ在塔底采出ꎮ 塔

顶的 ＳＯ２ 气体主要含水ꎬ经加压至 ０􀆰 ３ ＭＰａ 并冷凝

至 ２５℃ꎬ气液分离器脱水ꎬ形成干燥的 ＳＯ２ 后进一

步压缩冷凝获得液态 ＳＯ２ 产品ꎮ 为保证塔顶 ＳＯ２ 产

品的质量ꎬ需要 ＨＣｌ 吸收率达到 ９９􀆰 ９９％以上ꎬ对应

的液气比为 ２􀆰 ９ꎬ在此条件下ꎬ塔底获得质量分数

２９􀆰 １５％的稀盐酸ꎮ 由于 ＨＣｌ 和水存在共沸点ꎬ不能

通过蒸发稀盐酸中的水来达到提高盐酸浓度的目的

(图 ６)ꎮ 对该稀盐酸进行两步提浓ꎬ稀盐酸在 ０􀆰 ０６
ＭＰａ、９５℃ 条件下蒸发ꎬ闪蒸罐顶得到质量分数

３４􀆰 ０１％的浓盐酸ꎬ罐底采出质量分数 ２３􀆰 １３％的稀

盐酸ꎻ然后罐底采出的稀盐酸分流出 ５０％与罐顶浓

盐酸混合后得到质量分数 ３１􀆰 ０％的产品盐酸ꎬ其中

ＳＯ２ 为质量分数 ０􀆰 ０２％ꎬ满足工业盐酸质量标准ꎮ
剩余的 ５０％稀盐酸用质量分数 ３０％的 ＮａＯＨ 溶液

进行中和处理ꎮ 单塔水吸收工艺中 ＳＯ２ 回收率达

９３􀆰 ６４％ꎬＨＣｌ 回收率为 ８３􀆰 １３％ꎮ

图 ５　 单塔水吸收工艺流程

１—０􀆰 １ ＭＰａ 露点线ꎻ２—０􀆰 １ ＭＰａ 泡点线ꎻ
３—０􀆰 ０６ ＭＰａ 露点线ꎻ４—０􀆰 ０６ ＭＰａ 泡点线

图 ６　 ＨＣｌ / Ｈ２Ｏ 体系的 Ｔ－ｘｙ 相图

２􀆰 ２􀆰 ２　 双塔水吸收工艺

由于单塔水吸收工艺存在 ＨＣｌ 回收率较低的

问题ꎬ对水吸收 ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合尾气工艺进行优化改

进ꎬ提出了一种双塔水吸收工艺ꎬ工艺流程如图 ７ 所

示ꎮ 将液气比降低至 ２􀆰 ６ꎬ提高一级吸收塔塔底采

出的盐酸至质量分数 ３１％ꎬ直接得到合格的盐酸产

品ꎬ此时 ＨＣｌ 吸收率为 ９６􀆰 ８０％ꎮ 剩余的 ＳＯ２ 和少

量未被吸收的 ＨＣｌ 气体进入二级吸收塔再次吸收ꎬ
补充适量的吸收剂使 ＨＣｌ 吸收效率达到 １００％ꎮ 二

级吸收塔塔顶得到的湿 ＳＯ２ 气体在 ０􀆰 ３ ＭＰａ、２３℃
下压缩冷凝得到干燥的 ＳＯ２ 后再次压缩冷凝得到液

态质量分数 ９９􀆰 ７％ ＳＯ２ 产品ꎮ 冷凝后的低浓度酸

水和二级吸收塔塔底采出的稀盐酸用质量分数

３０％ ＮａＯＨ 溶液中和处理ꎮ 双塔水吸收工艺的 ＨＣｌ
回收率为 ９６􀆰 ８０％ꎬＳＯ２ 回收率达到 ９３􀆰 ０１％ꎮ

　

　

　

图  ７  双塔水吸收工艺流程

３  经济与技术评价

  本研究通过工艺模拟分析了  ２  类工艺的能源消

耗特征:单塔水吸收工艺需通过负压闪蒸提浓稀盐

酸ꎬ处  理  单  位  尾  气  的  蒸  气、  冷  却  水  和  电  耗  分  别  为
０􀆰  ６３  ｔ  /  ｔ、２９􀆰  １６  ｔ  /  ｔ、３２􀆰  ６３  ｋＷｈ  /  ｔꎻ双塔水吸收工艺

仅有湿  ＳＯ２  流股压缩干燥冷凝过程耗能ꎬ无需蒸气ꎬ
单位尾气的冷却水和电耗分别为  ９􀆰  ３８  ｔ  /  ｔ  和  ３３􀆰  ２６
ｋＷｈ  /  ｔꎮ  双塔  水  吸  收  工  艺  在  节  能  降  耗  方  面  优  势  显

著ꎮ  以每吨  ＨＣｌ  和  ＳＯ２  混合尾气的处理费用为基

准ꎬ按  １５  ａ  设备使用  年  限ꎬ  采  用  Ｇｕｔｈｒｉｅ  费  用  关  系
式[１９]  计算设备成本(  ＩＣ)  ꎬ包括塔体成本、冷凝器成

本、压缩机、闪蒸罐以及真空泵等ꎮ  操作费用总成本

(  ＯＰ)  包括公用工程和原料消耗成本[２０]  ꎬ具体技术

经济分析数据见表２ꎮ
表  ２  技术经济汇总表

经济技术指标

单塔

水吸收

工艺

双塔

水吸收

工艺

计算式

尾气处理量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６２􀆰 ８３ ６２􀆰 ８３ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１

吸收剂用量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６４􀆰 ８６ ６３􀆰 ９５ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１

蒸汽耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４４􀆰 １８ ０􀆰 ００ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１

冷却水耗量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １８３２􀆰 ５２ ５８９􀆰 １６ Ｑ / (ＣＰ􀅰ΔＴ)①
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续表

经济技术指标

单塔

水吸收

工艺

双塔

水吸收

工艺

计算式

电耗量 / ｋＷ ２􀆰 ０５ ２􀆰 ０９ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
氯化氢回收利用率 / ％ ８３􀆰 １３ ９７􀆰 ４１ ＭＨ ′􀅰Ｍ－１

Ｈ
②

ＳＯ２ 回收利用率 / ％ ９３􀆰 ６０ ９３􀆰 ６９ ＭＳＯ２
′􀅰Ｍ－１

ＳＯ２
③

盐酸质量分数％ ３１􀆰 ００ ３１􀆰 ５６ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
盐酸中 ＳＯ２ 质量分数％ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０２ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
ＳＯ２ 质量分数％ ９９􀆰 ７１ ９９􀆰 ７１ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
设备费 / 万元 ７７９􀆰 ４ ８６０􀆰 ９８ 数据来自 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ１１
吸收剂(水)成本 / 万元 ０􀆰 ２ ０􀆰 ２ ８０００×４×ＱＷ

④

蒸汽成本 / 万元 ７􀆰 ７７ ０ ８０００×２２０×ＱＲ
⑤

冷却水成本 / 万元 ０􀆰 ５９ ０􀆰 １９ ８０００×０􀆰 ４×ＱＣ
⑥

用电成本 / 万元 ０􀆰 ９ ０􀆰 ９ ８０００×０􀆰 ５５×ＱＥ
⑦

年总成本 / (万元􀅰ａ－１) ６１􀆰 ４２ ５８􀆰 ７１ ＯＰ＋ＩＣ􀅰ｐｅｒｉｏｄ－１

产品收入 / (万元􀅰ａ－１) ４４􀆰 ５２ ４４􀆰 ９６ Ｔｏｔａｌｉｎ
年收益 / (万元􀅰ａ－１) －１６􀆰 ９ －１３􀆰 ７５ Ｔｏｔａｌｉｎ－Ｔｏｔａｌ

尾气处理费用 / (元􀅰ｔ－１) １２２１ １１６８ Ｔｏｔａｌ􀅰Ｍ－１
Ｇ

⑧

　 　 注:①Ｑ表示冷却能耗ꎬｋＪ / ｈꎻＣＰ 表示冷却水比热ꎬ４􀆰 ２ ｋＪ / (ｋｇ􀅰Ｋ)ꎻ
ΔＴ 表示流股温差ꎬＫꎮ ②ＭＨ 表示总 ＨＣｌ 质量ꎬｔꎻＭＨ ′表示回收利用

ＨＣｌ 质量ꎬｔꎮ ③ＭＳＯ２
表示总 ＳＯ２ 质量ꎬｔꎻＭＳＯ２

′表示回收利用 ＳＯ２ 质

量ꎬｔꎮ ④ＱＷ 为吸收剂用量ꎬｔ / ｈꎮ ⑤ＱＲ 为加热蒸汽用量ꎬｔ / ｈꎮ ⑥ＱＣ

为冷却水用量ꎬｔ / ｈꎮ ⑦ＱＥ 为用电量ꎬｋＷꎮ ⑧ＭＧ 表示处理尾气总质

量ꎬｔꎮ

４　 结论

针对 ＳＯ２ 与 ＨＣｌ 混合尾气分离难题ꎬ本研究通

过水吸收机理分析及工艺经济性对比ꎬ考察工艺参

数对分离效能的影响并提出优化方案ꎬ主要结论如

下:①ｐＨ 显著影响 ＳＯ２ 在水中的溶解度ꎮ 在 ｐＨ
－１~７ 范围内ꎬ随 ｐＨ 降低ꎬＳＯ２ 溶解度下降ꎬ酸性增

强会抑制其溶解ꎻ而 ＨＣｌ 的溶解几乎不受 ｐＨ 影响ꎬ
始终完全溶解ꎮ ＳＯ２ / ＨＣｌ 混合气体溶解时ꎬＨＣｌ 的
溶解强烈抑制了 ＳＯ２ 的溶解ꎮ ②工艺参数优化与分

离效能对比发现单塔水吸收工艺塔底盐酸浓度较低

(质量分数 ２９􀆰 ３％)ꎬ稀盐酸提浓效果差且能耗高ꎬ
ＨＣｌ 回收率仅 ８３􀆰 １３％ꎮ 改进后的双塔水吸收工艺

通过降低液气比提高一级吸收塔塔底盐酸浓度ꎬ直
接采出成品盐酸(质量分数 ３１􀆰 ６０％)ꎬＨＣｌ 回收率

达到 ９６􀆰 ８％ꎬ同时不需消耗蒸气ꎬ节能效果显著ꎮ
③经济效益评估ꎮ 单塔水吸收工艺的年总成本为

６１􀆰 ４２ 万元ꎬ单位尾气处理费用 １ ２２１ 元 / ｔꎻ双塔水

吸收工艺年总成本 ５８􀆰 ７１ 万元(降低 ４􀆰 ４１％)ꎬ单位

尾气处理费用 １ １６８ 元 / ｔꎮ 双塔水吸收工艺在工艺

可行性与环保经济性上具有双重优势ꎮ
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