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(57)摘要

一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统

及方法，系统包括杂盐预处理单元、复分解反应

单元、碳酸氢钠分离单元、NH3及CO2回收单元和

铵盐分离单元；将杂盐经过杂盐预处理单元、复

分解反应单元、碳酸氢钠分离单元、NH3及CO2回

收单元和铵盐分离单元等设备进行处理后得到

氯化铵、硫酸铵和碳酸氢钠产品。本申请专利以

硫酸钠/氯化钠废盐、NH3及CO2为原料，经反应后

得到最终的产品为氯化铵、硫酸铵和碳酸氢钠等

大宗化工产品，市场需求大，实现了废盐的资源

化利用，经济效益和环境效益显著。
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1.一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：包括杂盐预处理单元，复分

解反应单元、碳酸氢钠分离单元、NH3及CO2回收单元和铵盐分离单元；

杂盐预处理单元：包括洗涤反应器（1）、离心分离机（2）和饱和浓盐水制备单元（3），所

述洗涤反应器（1）将杂盐与水混合后的杂盐溶液在一定温度下进行洗涤预处理，洗涤后的

杂盐废水通过离心分离机（2）进行固液分离，滤液返回至洗涤反应器（1）进行回收利用，过

滤出的以氯化钠与硫酸钠为主的杂盐固体输送至饱和浓盐水制备单元（3）进行饱和浓盐水

配制，配制后的饱和浓盐水输送至复分解反应单元；

复分解反应单元：包括复分解反应釜（4），所述饱和浓盐水输送至复分解反应釜（4），与

NH3和CO2在复分解反应釜（4）反应得到可析出碳酸氢钠晶体的母液，反应温度为35‑40℃，反

应时长为2‑5h，所述母液进入碳酸氢钠分离单元；

碳酸氢钠分离单元：包括过滤装置（5）和闪蒸干燥设备（6），所述母液经由过滤装置（5）

分离，分离的固体通过闪蒸干燥设备（6）得到碳酸氢钠产品，分离的液体进入NH3及CO2回收

单元；

NH3及CO2回收单元：包括预热蒸发装置（7），所述分离的液体中的碳酸氢铵经预热蒸发

装置（7）分解成NH3和CO2，NH3和CO2返回复分解反应单元进行回收利用；

铵盐分离单元：包括蒸发浓缩设备（8）、冷却结晶设备（9）和固液分离设备（10）；所述分

离的液体分解成NH3和CO2后，经蒸发浓缩设备（8）进一步蒸发浓缩并通过浓硫酸调节pH值及

硫氯比，输送至冷却结晶设备（9）和固液分离设备（10）结晶析出混合铵盐产品，滤液返回饱

和浓盐水制备单元（3）进行再利用。

2.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述杂

盐溶液的Na离子与进入复分解反应釜（4）中的NH3和CO2摩尔比均为1  :  (1‑1.6)。

3.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述一

定温度为25~50℃，洗涤预处理时间为1.5~2.5h。

4.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述饱

和浓盐水制备单元（3）包括固液混合器和过滤装置，固液混合器内温度为35~40℃，进入固

液混合器的所述杂盐固体与水的质量：体积比=4/10~8/10，杂盐固体与水于固液混合器混

合后进入过滤装置过滤得到的滤液为饱和浓盐水。

5.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述过

滤装置（5）为带式过滤机。

6.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述预

热蒸发装置（7）内温度为60~90℃，预热蒸发装置（7）至复分解反应釜（4）间的进气管道上设

有NH3测量装置，通过预热蒸发装置（7）内蒸发时间结合回收NH3浓度控制预热蒸发装置（7）

的运行周期。

7.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述预

热蒸发装置（7）采用蒸汽换热及负压蒸发，负压范围为‑0.07~‑0.09mpa，温度控制范围60~
80℃。

8.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述蒸

发浓缩设备（8）通过浓硫酸调节pH值及硫氯比，调节后pH范围为2‑6，调节后硫氯比大于2:

1。
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9.如权利要求1所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：所述冷

却结晶设备（9）内置搅拌器，设备温度控制范围为15~50℃，稳定时间控制为30min。

10.如权利要求1~9任意一项所述的一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统的工作

方法，其特征在于：

步骤一、杂盐预处理及饱和浓盐水制备：设置杂盐处理量，将一定量的杂盐输送至洗涤

反应器（1），加入同比例质量的水，将洗涤反应器（1）内温度设置于25~50℃内任一温度，并

维持不变，设置一个周期运行时间为1.5~2.5h；洗涤反应器（1）一个周期运行结束后，输送

溶液至离心分离机（2），滤液返回至洗涤反应器（1）回收利用，以氯化钠与硫酸钠为主的杂

盐固体输送至饱和浓盐水制备单元（3）进行配制，饱和浓盐水制备单元（3）经混合和过滤后

取过滤后的滤液为饱和浓盐水；

步骤二、饱和浓盐水进行复分解反应：所述饱和浓盐水输送至复分解反应釜（4），同时

向复分解反应釜（4）通入NH3和CO2；

步骤三、制备碳酸氢钠产品：将复分解反应釜（4）中的溶液输送至过滤装置（5），过滤装

置（5）采用带式过滤机，分离的固体通过闪蒸干燥设备（6）得到碳酸氢钠产品，分离的液体

输送至预热蒸发装置（7）；

步骤四、NH3及CO2回收利用：预热蒸发装置（7）通入蒸汽，温度控制在60~90℃，分离的液

体中的碳酸氢铵分解生成NH3和CO2返回复分解反应釜（4），测量返回复分解反应釜（4）气体

中NH3浓度，当运行时间超过90min且NH3浓度低于10ppm时，或者蒸汽换热时间超过150min

时，预热蒸发装置（7）工作结束；

步骤五、铵盐分离：经预热蒸发装置（7）预热蒸发后所述的分离的液体输送至蒸发浓缩

设备（8），用浓硫酸调节溶液的pH至2‑6，调节硫氯比大于2:1，采用蒸汽换热及负压蒸发，负

压范围控制在‑0.07~‑0.09mpa，温度范围控制在60~80℃，运行周期为60min；将蒸发浓缩后

的溶液输送至冷却结晶设备（9），设备温度控制在15~50℃，稳定时间控制为30min，冷却结

晶后通过固液分离设备（10）过滤的固体即为混合铵盐；

步骤六、再循环：将经固液分离设备（10）分离后的母液返回至饱和浓盐水制备单元（3）

回收利用，进行新一轮的循环。
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一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统及方法

技术领域

[0001] 本发明涉及煤化工杂盐处理技术领域，具体涉及一种煤化工杂盐处置及资源化利

用的系统及方法。

背景技术

[0002] 随着我国新兴煤化工产业迅速发展及环保要求的提高，煤化工项目要求实现高盐

废水零排放，现有零排放工艺条件下会产生大量含盐废水。根据《现代煤化工建设项目环境

准入条件》中煤化工“废水处理产生的无法资源化利用的盐泥暂按危险废物进行管理”。按

照《危险废物填埋污染控制标准》规定，水溶性盐总量大于10%的废物，必须进行耗费高的刚

性填埋。因此寻找经济、低成本的杂盐处理方式，具有极大的挖潜空间。

[0003] 煤化工杂盐的主要成分是氯化钠和硫酸钠，作为危险废物进行处理时，每吨的处

理费用在2000~3000元左右，高昂处理费用增加了企业生产成本，现有技术对杂盐中的盐分

也并未充分实现资源化，综合价值不高。因此，将杂盐转化为一般固废甚至转化为满足标准

的产品，降低企业生产压力，是解决煤化工处理杂盐的有效途径。

发明内容

[0004] 本发明的目的是提供一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统及方法，利用以硫

酸钠和氯化钠为主的煤化工杂盐生产碳酸氢钠和混合铵盐，变废为宝，不仅解决了现阶段

杂盐处置困难的问题，而且实现了杂盐的资源化利用。

[0005] 为实现上述目的，本发明采用如下技术方案：

一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，其特征在于：包括杂盐预处理单元，复

分解反应单元、碳酸氢钠分离单元、NH3及CO2回收单元和铵盐分离单元；

杂盐预处理单元：包括洗涤反应器、离心分离机和饱和浓盐水制备单元，所述洗涤

反应器将杂盐与水混合后的杂盐溶液在一定温度下进行洗涤预处理，洗涤后的杂盐废水通

过离心分离机进行固液分离，滤液返回至洗涤反应器进行回收利用，过滤出的以氯化钠与

硫酸钠为主的杂盐固体输送至饱和浓盐水制备单元进行饱和浓盐水配制，配制后的饱和浓

盐水输送至复分解反应单元；

复分解反应单元：包括复分解反应釜，所述饱和浓盐水输送至复分解反应釜，与

NH3和CO2在复分解反应釜反应得到析出碳酸氢钠晶体的母液，反应温度为35‑40℃，反应时

长为2‑5h，所述母液进入碳酸氢钠分离单元；

碳酸氢钠分离单元：包括过滤装置和闪蒸干燥设备，所述母液经由过滤装置分离，

分离的固体通过闪蒸干燥设备得到碳酸氢钠产品，分离的液体进入NH3及CO2回收单元；

NH3及CO2回收单元：包括预热蒸发装置，所述分离的液体中的碳酸氢铵经预热蒸发

装置分解成NH3和CO2，NH3和CO2返回复分解反应单元进行回收利用；

铵盐分离单元：包括蒸发浓缩设备、冷却结晶设备和固液分离设备；所述分离的液

体分解成NH3和CO2后，经蒸发浓缩设备进一步蒸发浓缩并通过浓硫酸调节pH值及硫氯比，输
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送至冷却结晶设备和固液分离设备结晶析出混合铵盐产品，滤液返回饱和浓盐水制备单元

进行再利用。

[0006] 进一步地，所述杂盐溶液的Na离子与进入复分解反应釜中的NH3和CO2摩尔比均为1 

:  (1‑1.6)。

[0007] 进一步地，所述一定温度为25~50℃，洗涤预处理时间为1.5~2.5h。

[0008] 进一步地，所述饱和浓盐水制备单元包括固液混合器和过滤装置，固液混合器内

温度为35~40℃，进入固液混合器的所述杂盐固体与水的质量：体积比=4/10~8/10，杂盐固

体与水于固液混合器混合后进入过滤装置过滤得到的滤液为饱和浓盐水。

[0009] 进一步地，其特征在于：所述过滤装置为带式过滤机。

[0010] 进一步地，所述预热蒸发装置内温度为60~90℃，预热蒸发装置至复分解反应釜间

的进气管道上设有NH3测量装置，通过预热蒸发装置内蒸发时间结合回收NH3浓度控制预热

蒸发装置的运行周期。

[0011] 进一步地，所述预热蒸发装置采用蒸汽换热及负压蒸发，负压范围为‑0 .07~‑

0.09mpa，温度控制范围60~80℃。

[0012] 进一步地，所述蒸发浓缩设备通过浓硫酸调节pH值及硫氯比，调节后pH范围为2‑

6，调节后硫氯比大于2:1。

[0013] 进一步地，所述冷却结晶设备内置搅拌器，设备温度控制范围为15~50℃，稳定时

间控制为30min。

[0014] 一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统的工作方法，其特征在于：

步骤一、杂盐预处理及饱和浓盐水制备：设置杂盐处理量，将一定量的杂盐输送至

洗涤反应器，加入同比例质量的水，将洗涤反应器内温度设置于25~50℃内任一温度，并维

持不变，设置一个周期运行时间为1.5~2.5h；洗涤反应器一个周期运行结束后，输送溶液至

离心分离机，滤液返回至洗涤反应器回收利用，以氯化钠与硫酸钠为主的杂盐固体输送至

饱和浓盐水制备单元进行配制，饱和浓盐水制备单元经混合和过滤后取过滤后的滤液为饱

和浓盐水。

[0015] 步骤二、饱和浓盐水进行复分解反应：所述饱和浓盐水输送至复分解反应釜，同时

向复分解反应釜通入NH3和CO2；

步骤三、制备碳酸氢钠产品：将复分解反应釜中的溶液输送至过滤装置，过滤装置

采用带式过滤机，分离的固体通过闪蒸干燥设备得到碳酸氢钠产品，分离的液体输送至预

热蒸发装置；

步骤四、NH3及CO2回收利用：预热蒸发装置通入蒸汽，温度控制在60~90℃，分离的

液体中的碳酸氢铵分解生成NH3和CO2返回复分解反应釜，测量返回复分解反应釜气体中NH3
浓度，当运行时间超过90min且NH3浓度低于10ppm时，或者蒸汽换热时间超过150min时，预

热蒸发装置工作结束；

步骤五、铵盐分离：经预热蒸发装置预热蒸发后所述的分离的液体输送至蒸发浓

缩设备，用浓硫酸调节溶液的pH至2‑6，调节硫氯比大于2:1，采用蒸汽换热及负压蒸发，负

压范围控制在‑0.07~‑0.09mpa，温度范围控制在60~80℃，运行周期为60min；将蒸发浓缩后

的溶液输送至冷却结晶设备，设备温度控制在15~50℃，稳定时间控制为30min，冷却结晶后

通过固液分离设备过滤的固体即为混合铵盐；
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步骤六、再循环：将经固液分离设备（分离后的母液返回至饱和浓盐水制备单元回

收利用，进行新一轮的循环。

[0016] 与现有技术相比本发明具有以下特点和有益效果：

本申请专利以硫酸钠/氯化钠废盐、NH3及CO2为原料，经反应后得到最终的产品为

氯化铵、硫酸铵和碳酸氢钠，氯化铵、硫酸铵、碳酸氢钠为大宗化工产品，市场需求大，实现

了废盐的资源化利用，经济效益和环境效益显著。

附图说明

[0017] 图1为本发明一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统的工作流程图。

[0018] 附图标记：1‑洗涤反应器；2‑离心分离机；3‑饱和浓盐水制备单元；4‑复分解反应

釜；5‑过滤装置；6‑闪蒸干燥设备；7‑预热蒸发装置；8‑蒸发浓缩设备；9‑冷却结晶设备；10‑

固液分离设备。

具体实施方式

[0019] 为使本发明实现的技术手段、创新特征、达成目的与功效易于明白了解，下面对本

发明进一步说明。

[0020] 在此记载的实施例为本发明的特定的具体实施方式，用于说明本发明的构思，均

是解释性和示例性的，不应解释为对本发明实施方式及本发明范围的限制。除在此记载的

实施例外，本领域技术人员还能够基于本申请权利要求书和说明书所公开的内容采用显而

易见的其它技术方案，这些技术方案包括采用对在此记载的实施例的做出任何显而易见的

替换和修改的技术方案。

[0021] 一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统，包括杂盐预处理单元，复分解反应单

元、碳酸氢钠分离单元、NH3及CO2回收单元和铵盐分离单元；

杂盐预处理单元：主要洗掉固体杂质及进行杂盐溶解，包括洗涤反应器1、离心分

离机2和饱和浓盐水制备单元3，洗涤反应器1将杂盐与水混合后的杂盐溶液进行洗涤预处

理，洗涤预处理温度为25~50℃，洗涤预处理时间为1.5~2.5h，洗涤后的杂盐废水通过离心

分离机2进行固液分离，滤液返回至洗涤反应器1参与下一次洗涤工作，循环利用更加环保，

实现资源再利用，并且，循环洗液作为杂盐的饱和溶液，循环使用可以减少杂盐在洗涤过程

中的损失；过滤出的以氯化钠与硫酸钠为主的杂盐固体输送至饱和浓盐水制备单元3进行

饱和浓盐水配制，配制后的饱和浓盐水输送至复分解反应单元，杂盐溶液的Na离子与进入

复分解反应釜4中的NH3和CO2摩尔比均为1  :  (1‑1.6)，饱和浓盐水制备单元3包括固液混合

器和过滤装置，固液混合器内温度为35℃，进入固液混合器的杂盐固体与水的质量：体积比

=6/10，杂盐固体与水于固液混合器混合后进入过滤装置过滤得到的滤液为饱和浓盐水。

[0022] 复分解反应单元：主要为了析出碳酸氢钠晶体，包括复分解反应釜4，饱和浓盐水

输送至复分解反应釜4，与NH3和CO2在复分解反应釜4反应得到可析出碳酸氢钠晶体的母液，

反应温度为35‑40℃，反应时长为2‑5h，母液进入碳酸氢钠分离单元；

碳酸氢钠分离单元：主要为了得到碳酸氢钠产品，包括过滤装置5和闪蒸干燥设备

6，母液经由过滤装置5分离，分离的固体通过闪蒸干燥设备6得到碳酸氢钠产品，分离的液

体进入NH3及CO2回收单元，过滤装置5为带式过滤机。
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[0023] NH3及CO2回收单元：主要为了回收NH3和CO2进行再利用，包括预热蒸发装置7，预热

蒸发装置7采用蒸汽换热及负压蒸发，设置负压‑0.07mpa，温度80℃。碳酸氢钠分离单元分

离的液体中的碳酸氢铵经预热蒸发装置7分解成NH3和CO2，NH3和CO2返回复分解反应单元进

行回收利用；预热蒸发装置7内温度为60~90℃，预热蒸发装置7至复分解反应釜4间的进气

管道上设有NH3测量装置，通过预热蒸发装置7内蒸发时间结合回收NH3浓度控制预热蒸发装

置7的运行周期。

[0024] 铵盐分离单元：主要为了析出混合铵盐产品，包括蒸发浓缩设备8、冷却结晶设备9

和固液分离设备10；蒸发浓缩设备8通过浓硫酸调节pH值及硫氯比，调节后pH范围为3，调节

后硫氯比大于2:1，冷却结晶设备9内置搅拌器，设备温度控制范围为15~50℃，稳定时间控

制为30min。具体地，分离的液体分解完NH3和CO2后，经蒸发浓缩设备8进一步蒸发浓缩并通

过浓硫酸调节pH值及硫氯比，输送至冷却结晶设备9和固液分离设备10结晶析出混合铵盐

产品，滤液返回饱和浓盐水制备单元3进行再利用。

[0025] 一种煤化工杂盐处置及资源化利用的系统的工作方法，如图1所示，包括

步骤一、杂盐预处理及饱和浓盐水制备：设置杂盐处理量，将一定量的杂盐输送至

洗涤反应器1，加入同比例质量的水，将洗涤反应器1内温度设置于25~50℃内任一温度，并

维持不变，设置一个周期运行时间为1.5~2.5h；洗涤反应器1一个周期运行结束后，输送溶

液至离心分离机2，滤液返回至洗涤反应器1回收利用，以氯化钠与硫酸钠为主的杂盐固体

输送至饱和浓盐水制备单元3进行配制，饱和浓盐水制备单元3经混合和过滤后取过滤后的

滤液为饱和浓盐水。

[0026] 步骤二、饱和浓盐水进行复分解反应：所述饱和浓盐水输送至复分解反应釜4，同

时向复分解反应釜4通入NH3和CO2；

步骤三、制备碳酸氢钠产品：将复分解反应釜4中的溶液输送至过滤装置5，过滤装

置5采用带式过滤机，分离的固体通过闪蒸干燥设备6得到碳酸氢钠产品，分离的液体输送

至预热蒸发装置7；

步骤四、NH3及CO2回收利用：预热蒸发装置7通入蒸汽，温度控制在60~90℃，分离的

液体中的碳酸氢铵分解生成NH3和CO2返回复分解反应釜4，测量返回复分解反应釜4气体中

NH3浓度，当运行时间超过90min且NH3浓度低于10ppm时，或者蒸汽换热时间超过150min时，

预热蒸发装置7工作结束；；

步骤五、铵盐分离：经预热蒸发装置7预热蒸发后所述的分离的液体输送至蒸发浓

缩设备8，用浓硫酸调节溶液的pH至2‑6，调节硫氯比大于2:1，采用蒸汽换热及负压蒸发，负

压范围控制在‑0.07~‑0.09mpa，温度范围控制在60~80℃，运行周期为60min；将蒸发浓缩后

的溶液输送至冷却结晶设备9，设备温度控制在15~50℃，稳定时间控制为30min，冷却结晶

后通过固液分离设备10过滤的固体即为混合铵盐；

步骤六、再循环：将经固液分离设备10分离后的母液返回至饱和浓盐水制备单元3

回收利用，进行新一轮的循环

以上所述仅为本发明的较佳实施例，并不用以限制本发明，凡在本发明的精神和

原则之内，所作的任何修改、等同替换、改进等，均应包含在本发明的保护范围之内。
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