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本发明提供一种黏胶废水资源化处理方法，

包括黏胶废水依次经过中和曝气、混凝沉淀、高

级氧化、一级软化澄清、超滤、反渗透、浓水软化

澄清、过滤、离子交换、浓水反渗透、高压反渗透、

正渗透、蒸发结晶、硫酸钾转化、氯化钠结晶及母

液干燥处理，实现所有废水回用，并产出硫酸钾

及氯化钠结晶盐，本发明实现了黏胶废水的零排

放，通过膜浓缩和蒸发结晶将水全部回用，避免

对外部环境的污染；本发明综合利用多段反渗透

及正渗透工艺，使得热法蒸发段的负荷大大降

低，具有能耗低，效率高的优势，可降低系统的运

行和投资费用；产出的硫酸钠转换为价值更高的

硫酸钾，硫酸钾可用于化肥行业，不仅解决了纤

维生产企业的水污染问题，还可以带来较高的经

济价值。
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1.一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于，包括以下步骤：

S1)、将黏胶废水的酸性废水和碱性废水混合输入中和曝气池进行中和反应，并通过曝

气加速化学反应，去除废水中大量的纤维素和半纤维素，并通过尾气收集装置收集产生的

有毒气体H2S和CS2，中和曝气池输出的废水的硫离子浓度低于1mg/L；

S2)、将上述经过混合曝气后的废水输入混凝沉淀池，并向混凝沉淀池中投加石灰乳进

行软化沉淀反应，除去废水中的锌离子，输出的废水的锌离子(Zn2+)浓度低于5mg/L；

S3)、将步骤S2)中混凝沉淀后的废水送入氧化单元，氧化除去废液中的大部分有机物

质；

S4)、将步骤S3)中氧化后的废水进入高密度澄清池，通过向高密度澄清池中投入软化

剂、絮凝剂及助凝剂，去除废水中的钙、镁、碳酸盐及二氧化硅相关物质，将污泥浓缩脱水输

出系统；

S5)、将步骤S4)中软化后的废水输送至超滤膜装置，通过超滤可去除废水中所有的悬

浮物；

S6)、将上述超滤后的废水送至反渗透装置进行反渗透处理，废水透过反渗透膜侧为除

盐水，含盐量低于200mg/L，产水可直接回收利用，未透过膜的废水经过浓缩后为反渗透的

浓水；

S7)、将步骤S6)中反渗透的废水输送至浓水软化澄清池，通过投加软化剂、絮凝剂及助

凝剂进行软化除硬处理，去除浓水中的钙、镁及二氧化硅物质，污泥通过浓缩脱水输出系

统；

S8)、将步骤S7)中软化后的浓盐水输送至过滤器进行过滤处理，去除浓盐水中的悬浮

物质；

S9)、将步骤S8)中过滤后的浓盐水输入弱酸阳离子交换器进行软化，通过弱酸阳离子

交换器置换残余的二价阳离子；

S10)、将步骤S9)中软化后的浓盐水送至浓水反渗透装置，浓盐水透过反渗透膜的为除

盐水，该水可直接回收再利用，未透过反渗透膜的浓盐水得到进一步浓缩；

S11)、将步骤S10)中浓缩后的浓盐水送至高压反渗透装置，经过高压反渗透装置产出

的除盐水可直接回用；

S12)、将步骤S11)中浓缩后的高浓盐水送至正渗透装置，对高浓盐水进行再一次的浓

缩处理，得到主要成分为硫酸钠的硫酸钠溶液；

S13)、将步骤S12)中的硫酸钠溶液送至硫酸钠蒸发结晶装置，通过蒸发、结晶浓缩后，

再通过真空冷却闪蒸的方式析出部分十水硫酸钠；

S14)，将步骤S13)中含有十水硫酸钠的盐浆送至硫酸钾转化系统，通过两段转化工艺，

通过投加氯化钾使硫酸钠溶液与其反应转换为硫酸钾和氯化钠。

2.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S3)中，所述

氧化单元采用氧化沟和臭氧曝气氧化工艺氧化废水，通过氧化沟和臭氧曝气氧化后可去除

废水中大量的有机物，所述氧化单元输出废水的COD浓度低于50mg/L。

3.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S6)中，所述

反渗透装置回收率大于70％，所述反渗透装置的反渗透膜选用抗污染的苦咸水膜。

4.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S4和步骤
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S7)中使用的软化剂、絮凝剂及助凝剂分别为烧碱、小苏打、镁剂。

5.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S9)中，所述

的弱酸阳离子交换器的弱酸阳离子交换树脂采用钠型，其可以有效避免废水高盐分对树脂

吸附性能的影响，其先后通过稀盐酸和氢氧化钠进行再生；废水通过弱酸阳离子交换后的

总硬度低于5mg/L，输出的高盐度废水中二价阳离子浓度低于0.5mg/L。

6.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S9)中，去除

硬度的浓水含有少量碳酸盐，浓水先输入脱碳器去除残余的碳酸盐，然后再输入浓水反渗

透装置，所述脱碳器进水投加浓硫酸调节pH，可将碳酸盐转换为CO2，浓水进入脱碳器后通

过鼓风机进行吹脱可将CO2吹出系统，通过脱碳处理的浓水CO2浓度低于5mg/L。

7.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S10)中，所

述浓水反渗透装置的反渗透膜采用海水淡化膜，浓水反渗透产水含盐量低于200mg/L，浓水

反渗透浓水含盐量为5万～7万mg/L，浓水回收率为85％以上；

步骤11)中，所述高压反渗透装置的反渗透膜采用高压反渗透膜，高压反渗透产水含盐

量低于500mg/L，高压反渗透浓水含盐量可在10万～12万mg/L，回收率大于50％。

8.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S12)中，正

渗透装置一侧为汲取液，另外一侧为高浓盐水，汲取液可通过渗透压吸收来自高浓盐水中

的水分，从而将高浓盐水进行再一次浓缩，通过正渗透浓缩后的高浓盐水含盐量为20～24

万mg/L，所述的正渗透的汲取液采用饱和或近饱和NaCl溶液。

9.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S13)中，蒸

发、浓缩采用降膜式蒸发器，闪蒸结晶采用强制循环换热结晶装置，通过蒸发、浓缩、闪蒸结

晶及真空闪蒸降温可将硫酸钠溶液浓缩至40万mg/L。

10.根据权利要求1所述的一种黏胶废水资源化处理方法，其特征在于：步骤S14)中，所

述的两段转化工艺为：一段反应硫酸钠转化为钾芒硝，二段反应钾芒硝转化为硫酸钾盐，两

段转化的反应温度为25℃，转换产生的氯化钠随母液进入氯化钠结晶器，通过热法结晶方

式产出氯化钠结晶盐，并将循环液返回至硫酸钾转化系统，析出的结晶盐通过脱水机进行

固液分离，并进行干燥；其中，氯化钠结晶器采用强制循环换热结晶装置，脱水机采用带洗

涤功能的双推料离心脱水机，该装置能对产出的结晶盐进行冲洗，保证结晶盐的纯度。
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一种黏胶废水资源化处理方法

技术领域

[0001] 本发明涉及废水处理技术领域，尤其是一种黏胶废水资源化处理方法。

背景技术

[0002] 黏胶废水是粘胶纤维的生产过程中会产生的大量废水，黏胶纤维废水具有悬浮物

含量高、色度大、较高的BOD与COD、N、P元素含量少，可生化性差、处理难度大等特点，是较难

处理的废水。黏胶废水含盐量高，主要的无机离子为钠离子和硫酸根。

[0003] 目前国内对粘胶废水的处理工艺主要有混合中和、吹脱去除硫化物、沉淀除锌等

工艺，但这些处理工艺存在有机物去除效率低、运行效果不够稳定等问题。而且处理完成后

直接排放将造成水污染和资源的流失浪费。

[0004] 专利号为201711442662.4的中国专利公布了一种针对化纤黏胶废水的中水回用

及达标排放工艺。该发明通过预处理、减量化及深度处理过程实现部分产水回用及剩余废

水优于排放标准排放。

[0005] 专利号为201510621163.6的中国专利公布了一种黏胶废水在内陆地区趋于零液

排放的处理方法及装置。该发明采用双膜和蒸发结晶工艺实现液体近零排放，系统产水达

到回用标准。

[0006] 然而，采用以上工艺方法对黏胶废水进行处理，废水可部分或全部回用，但黏胶废

水中的结晶盐并未得到充分利用。

发明内容

[0007] 针对现有技术的不足，本发明提供一种黏胶废水资源化处理方法，该方法通过预

处理、膜浓缩、蒸发结晶等工艺后，将废水中无机盐转化成价值更高的硫酸钾氯化钠，该方

法不仅能实现黏胶废水全部回用并能产出价值较高的硫酸钾和副产物氯化钠。

[0008] 本发明的技术方案为：一种黏胶废水资源化处理方法，包括以下步骤：

[0009] S1)、将黏胶废水的酸性废水和碱性废水混合输入中和曝气池进行中和反应，并通

过曝气加速化学反应，去除废水中大量的纤维素和半纤维素，并通过尾气收集装置收集产

生的有毒气体H2S和CS2；

[0010] S2)、将上述经过混合曝气后的废水输入混凝沉淀池，并向混凝沉淀池中投加石灰

乳进行软化沉淀反应，除去废水中的锌离子；

[0011] S3)、将步骤S2)中混凝沉淀后的废水送入氧化单元，氧化除去废液中的大部分有

机物质；

[0012] S4)、将步骤S3)中氧化后的废水进入高密度澄清池，通过向高密度澄清池中投入

软化剂、絮凝剂及助凝剂，去除废水中的钙、镁、碳酸盐及二氧化硅相关物质，将污泥浓缩脱

水输出系统；

[0013] S5)、将步骤S4)中软化后的废水输送至超滤膜装置，通过超滤可去除废水中所有

的悬浮物；
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[0014] S6)、将上述超滤后的废水送至反渗透装置进行反渗透处理，废水透过反渗透膜侧

为除盐水，含盐量低于200mg/L，产水可直接回收利用，未透过膜的废水经过浓缩后为反渗

透的浓水；

[0015] S7)、将步骤S6)中反渗透的废水输送至浓水软化澄清池，通过投加软化剂、絮凝剂

及助凝剂进行软化除硬处理，去除浓水中的钙、镁及二氧化硅物质，污泥通过浓缩脱水输出

系统；

[0016] S8)、将步骤S7)中软化后的浓盐水输送至过滤器进行过滤处理，去除浓盐水中的

悬浮物质；

[0017] S9)、将步骤S8)中过滤后的浓盐水输入弱酸阳离子交换器进行软化，通过弱酸阳

离子交换器置换残余的二价阳离子；

[0018] S10)、将步骤S9)中软化后的浓盐水送至浓水反渗透装置，浓盐水透过反渗透膜的

为除盐水，该水可直接回收再利用，未透过反渗透膜的浓盐水得到进一步浓缩；

[0019] S11)、将步骤S10)中浓缩后的浓盐水送至高压反渗透装置，经过高压反渗透装置

产出的除盐水可直接回用；

[0020] S12)、将步骤S11)中浓缩后的高浓盐水送至正渗透装置，对高浓盐水进行再一次

的浓缩处理，得到主要成分为硫酸钠的硫酸钠溶液；

[0021] S13)、将步骤S12)中的硫酸钠溶液送至硫酸钠蒸发结晶装置，通过蒸发、结晶浓缩

后，再通过真空冷却闪蒸的方式析出部分十水硫酸钠；

[0022] S14)，将步骤S13)中含有十水硫酸钠的盐浆送至硫酸钾转化系统，通过两段转化

工艺，通过投加氯化钾使硫酸钠溶液与其反应转换为硫酸钾和氯化钠。

[0023] 进一步的，步骤S1)中，所述的酸性废水和碱性废水先通过格栅过滤后，再通过原

水泵送至中和曝气池，中和曝气池输出的废水的硫离子浓度低于1mg/L。

[0024] 进一步的，步骤S2)中，所述的石灰乳与废水中的Zn2+反应生成Zn(OH)2沉淀，通过

向混凝沉淀池中投加絮凝剂吸附水中的悬浮物，输出的废水的锌离子(Zn2+)浓度低于5mg/

L。

[0025] 进一步的，步骤S3)中，所述氧化单元采用氧化沟和臭氧曝气氧化工艺氧化废水，

通过氧化沟和臭氧曝气氧化后可去除废水中大量的有机物，所述氧化单元输出废水的COD

浓度低于50mg/L。

[0026] 进一步的，步骤S6)中，所述反渗透装置回收率大于70％，所述反渗透装置的反渗

透膜选用抗污染的苦咸水膜。

[0027] 进一步的，步骤S4和步骤S7)中使用的软化剂、絮凝剂及助凝剂分别为烧碱、小苏

打、镁剂。

[0028] 进一步的，步骤S9)中，所述的弱酸阳离子交换器的弱酸阳离子交换树脂采用钠

型，其可以有效避免废水高盐分对树脂吸附性能的影响，其先后通过稀盐酸和氢氧化钠进

行再生；废水通过弱酸阳离子交换后的总硬度低于5mg/L，输出的高盐度废水中二价阳离子

浓度低于0.5mg/L。

[0029] 进一步的，步骤S9)中，去除硬度的浓水含有少量碳酸盐，浓水先输入脱碳器去除

残余的碳酸盐，然后再输入浓水反渗透装置，所述脱碳器进水投加浓硫酸调节pH，可将碳酸

盐转换为CO2，浓水进入脱碳器后通过鼓风机进行吹脱可将CO2吹出系统，通过脱碳处理的浓
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水CO2浓度低于5mg/L。

[0030] 进一步的，步骤S10)中，所述浓水反渗透装置的反渗透膜采用海水淡化膜，浓水反

渗透产水含盐量低于200mg/L，浓水反渗透浓水含盐量为5万～7万mg/L，浓水回收率为85％

以上。

[0031] 进一步的，步骤11)中，所述高压反渗透装置的反渗透膜采用高压反渗透膜，高压

反渗透产水含盐量低于500mg/L，高压反渗透浓水含盐量可在10万～12万mg/L，回收率大于

50％。

[0032] 进一步的，步骤S12)中，正渗透装置一侧为汲取液，另外一侧为高浓盐水，汲取液

可通过渗透压吸收来自高浓盐水中的水分，从而将高浓盐水进行再一次浓缩，通过正渗透

浓缩后的高浓盐水含盐量为20～24万mg/L，所述的正渗透的汲取液采用饱和或近饱和NaCl

溶液。

[0033] 进一步的，步骤S13)中，蒸发、浓缩采用降膜式蒸发器，闪蒸结晶采用强制循环换

热结晶装置，通过蒸发、浓缩、闪蒸结晶及真空闪蒸降温可将硫酸钠溶液浓缩至40万mg/L。

[0034] 进一步的，步骤S14)中，所述的两段转化工艺为：一段反应硫酸钠转化为钾芒硝，

二段反应钾芒硝转化为硫酸钾盐，两段转化的反应温度为25℃，转换产生的氯化钠随母液

进入氯化钠结晶器，通过热法结晶方式产出氯化钠结晶盐，并将循环液返回至硫酸钾转化

系统，析出的结晶盐通过脱水机进行固液分离，并进行干燥。

[0035] 进一步的，步骤S14)中，氯化钠结晶器采用强制循环换热结晶装置，该装置设有结

晶盐淘洗功能，能产出高纯度结晶盐，脱水机采用带洗涤功能的双推料离心脱水机，该装置

能对产出的结晶盐进行冲洗，保证结晶盐的纯度。

[0036] 本发明的有益效果为：

[0037] 1、本发明工艺方法实现了黏胶废水的零排放，系统通过膜浓缩和蒸发结晶的方法

将水全部回用，避免对外部环境的污染；

[0038] 2、本发明工艺方法综合利用多段反渗透及正渗透工艺，使得热法蒸发段的负荷大

大降低，本工艺方法具有能耗低，效率高的优势，可降低系统的运行和投资费用；

[0039] 3、本发明工艺方法将产出的硫酸钠转换为价值更高的硫酸钾，硫酸钾可用于化肥

行业，不仅解决了纤维生产企业的水污染问题，还可以带来较高的经济价值。

附图说明

[0040] 图1为本发明实施列1的流程示意图。

具体实施方式

[0041] 下面结合附图对本发明的具体实施方式作进一步说明：

[0042] 实施列1

[0043] 如图1所示，一种黏胶废水资源化处理方法，包括以下步骤：

[0044] S1)、将黏胶废水的酸性废水和碱性废水通过格栅过滤后通过原水泵送至中和曝

气池进行中和反应，通过曝气可将废水中含有的H2S和CS2气体吹出，并析出大量的纤维素和

半纤维素等有机物，通过中和曝气池排出的废水中硫离子浓度可降至1mg/L以内，有毒气体

H2S和CS2通过尾气收集装置收集。
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[0045] S2)、将上述经过混合曝气后的废水输入混凝沉淀池，并向混凝沉淀池中投加石灰

乳进行软化沉淀反应，除去废水中的锌离子，石灰乳可与废水中的Zn2+反应生成Zn(OH)2沉

淀，再通过投加絮凝剂吸附水中的悬浮物，通过混凝沉淀后的废水中Zn2+浓度低于5mg/L。

[0046] S3)、将步骤S2)中混凝沉淀后的废水送入氧化单元，氧化除去废液中的大部分有

机物质，所述氧化单元采用氧化沟和臭氧曝气氧化工艺氧化废水，通过氧化沟和臭氧曝气

氧化后可去除废水中大量的有机物，所述氧化单元输出废水的COD浓度低于50mg/L。

[0047] S4)、将步骤S3)中氧化后的废水进入高密度澄清池，通过向高密度澄清池中投入

烧碱、小苏打、镁剂，可降低废水中的硬度、碱度及有机物，去除废水中的钙、镁、碳酸盐及二

氧化硅相关物质，软化产出的污泥送至污泥处理系统，通过浓缩脱水输出系统。

[0048] S5)、步骤S4)中软化后的废水中含有少量的悬浮物，通过在高密度澄清池出口处

设置滤池，然后通过超滤膜装置超滤可去除废水中所有的悬浮物，确保反渗透进水水质。

[0049] S6)、将上述超滤后的废水送至反渗透装置进行反渗透处理，废水透过反渗透膜侧

为除盐水，含盐量低于200mg/L，产水可直接回收利用，所述反渗透装置的回收率在70％左

右，未透过膜的废水经过浓缩后为反渗透的浓水。

[0050] S7)、将步骤S6)中反渗透的废水输送至浓水软化澄清池，通过投加软化剂、絮凝剂

及助凝剂进行软化除硬处理，去除浓水中的钙、镁及二氧化硅物质，污泥通过浓缩脱水输出

系统。

[0051] S8)、将步骤S7)中软化后的浓盐水输送至过滤器进行过滤处理，去除浓盐水中的

悬浮物质。

[0052] S9)、将步骤S8)中过滤后的浓盐水输入弱酸阳离子交换器进行软化，通过弱酸阳

离子交换器置换残余的二价阳离子，所述的弱酸阳离子交换器的弱酸阳离子交换树脂采用

钠型，其可以有效避免废水高盐分对树脂吸附性能的影响，其先后通过稀盐酸和氢氧化钠

进行再生；废水通过弱酸阳离子交换后的总硬度低于5mg/L(CaCO3计)，输出的高盐度废水

中二价阳离子浓度低于0.5mg/L。

[0053] S10)、步骤S9)中去除硬度的浓水含有少量碳酸盐，通过设置脱碳器可去除残余的

碳酸盐，脱碳器进水投加浓硫酸调节pH，可将碳酸盐转换为CO2，浓水进入脱碳器后通过鼓

风机进行吹脱可将CO2吹出系统。通过脱碳处理的浓水CO2含量可降低至5mg/L以下。

[0054] S11)、将步骤S10)中软化后的浓盐水送至浓水反渗透装置，浓盐水透过反渗透膜

的为除盐水，含盐量低于200mg/L，该水可直接回收再利用，回收率可控制在85％以上，未透

过反渗透膜的浓盐水得到进一步浓缩，浓水反渗透浓水侧含盐量可控制在5万～7万mg/L。

[0055] S12)、将步骤S11)中浓缩后的浓盐水送至高压反渗透装置，经过高压反渗透装置

产出的除盐水可直接回用，高压反渗透产水侧含盐量低于500mg/L，浓水侧含盐量可控制在

10万～12万mg/L。

[0056] S13)、高压反渗透浓水主要成分为硫酸钠，将步骤S12)中浓缩后的高浓盐水送至

正渗透装置，对高浓盐水进行再一次的浓缩处理，得到主要成分为硫酸钠的硫酸钠溶液，正

渗透装置一侧为汲取液，另外一侧为高浓盐水，汲取液可通过渗透压吸收来自高浓盐水中

的水分，从而将高浓盐水进行再一次浓缩，通过正渗透浓缩后的高浓盐水含盐量为20～24

万mg/L，所述的正渗透的汲取液采用饱和或近饱和NaCl溶液，稀释后的氯化钠溶液通过投

加本系统产出的氯化钠结晶盐后可多次作为正渗透汲取液，多余的氯化钠溶液可作为系统
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的副产品，正渗透产出的浓盐水TDS含量约为20万～24万mg/L。

[0057] S14)、将步骤S13)中的硫酸钠溶液送至硫酸钠蒸发结晶装置，通过蒸发、结晶浓缩

后，再通过真空冷却闪蒸的方式析出部分十水硫酸钠，硫酸钠结晶装置排出的浓液含盐量

为40万mg/L，并含有一定量的十水芒硝结晶盐，其中，蒸发、浓缩采用降膜式蒸发器，闪蒸结

晶采用强制循环换热结晶装置。

[0058] S15)，将步骤S14)中含有十水硫酸钠的盐浆送至硫酸钾转化系统，通过两段转化

工艺，一段反应硫酸钠转化为钾芒硝，二段反应钾芒硝转化为硫酸钾盐，两段转化的反应温

度为25℃，首先硫酸钠与氯化钾反应产生钾芒硝，然后钾芒硝与氯化钾再进一步分解，可析

出硫酸钾固体，而氯化钠仍保持在溶液中。氯化钠母液进入氯化钠结晶装置，通过热法结晶

出氯化钠结晶盐，并将循环液返回至硫酸钾转化系统，析出的结晶盐通过脱水机进行固液

分离，并进行干燥。其中，氯化钠结晶器采用强制循环换热结晶装置，该装置设有结晶盐淘

洗功能，能产出高纯度结晶盐，脱水机采用带洗涤功能的双推料离心脱水机，该装置能对产

出的结晶盐进行冲洗，保证结晶盐的纯度。为保证系统产盐的品质，需排出微量的母液，来

维持系统内杂盐及有机物成分的平衡。母液排出至母液结晶装置，该装置可采用喷雾干燥

或者振动床干燥等进行固液分离，从而实现废水零排放。

[0059] 实施列2

[0060] 以某纤维生产企业的黏胶废水处理工艺为例，采用上述黏胶废水零排放并制取硫

酸钾和氯化钠的工艺方法进行处理。

[0061] 该厂黏胶废水处理量为2500m3/h，酸性废水和碱性废水水质如表1所示。

[0062] 表1酸性废水和碱性废水水质参数表

[0063]

[0064] 通过混合沉淀、氧化处理后，可去除废水中大部分有机物、悬浮物和硬度，氧化出

水水质如表2所示。

[0065] 表2氧化出路出水水质参数表
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[0066]

[0067] 通过根据进水水质，软化澄清投加石灰乳、碳酸钠等软化剂去除硬度，然后再经过

超滤去除悬浮物及少量有机物后再进入反渗透装置浓缩，反渗透装置的回收率控制为

70％，反渗透产水水质TDS低于200mg/L及浓水水质如表3。

[0068] 表3反渗透浓水水质参数表

[0069]

成分 单位 反渗透浓水

pH   7.3

TDS mg/L ～32000

SS mg/L -

COD mg/L 100

氯离子 mg/L 1300

硫酸根 mg/L 20600

钙离子 mg/L 130

镁离子 mg/L 30

流量 m3/h 750

[0070] 反渗透浓水进入浓水软化、过滤、除硬、脱碳等步序后，浓水软化采用氢氧化钠、碳

酸钠等软化剂去除碱度、硬度，过滤器可采用多介质过滤器，弱酸阳离子交换器可去除残余

硬度，脱碳器可去除残余碱度。由此废水进入浓水反渗透，浓水反渗透产水水质低于200mg/

L及浓水水质如表4。

[0071] 表4浓水反渗透浓水水质参数表

[0072]

成分 单位 氧化出水

pH   9

TDS mg/L ～9万

SS mg/L -

COD mg/L ～200
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氯离子 mg/L ～3500

硫酸根 mg/L ～6万

钙离子 mg/L 1

镁离子 mg/L 1

流量 m3/h 263

[0073] 浓水反渗透再进入高压反渗透及正渗透进行进一步浓缩。其中超高压反渗透浓水

TDS约为12万ppm，浓水再进入至正渗透单元，正渗透汲取液采用氯化钠饱和溶液，高浓盐水

通过正渗透后主要成分为硫酸钠，浓盐水水质如表5。

[0074] 表5正渗透出水水质参数表

[0075]

成分 单位 氧化出水

pH   7

TDS mg/L ～26万

SS mg/L -

COD mg/L 200

氯离子 mg/L 11000

硫酸根 mg/L 18万

钙离子 mg/L 4

镁离子 mg/L 4

流量 m3/h 88

[0076] 硫酸钠溶液进入硫酸钠结晶装置进一步浓缩，获得的溶液硫酸钠质量分数为

27％，浓缩液中主要成分表6所示：

[0077] 表6硫酸钠蒸发浓缩出水水质

[0078]

成分 单位 氧化出水

pH   7

TDS mg/L ～41万

氯化钠 mg/L ～2.6万

硫酸钠 mg/L ～38万

其他 mg/L 0.4万

流量 m3/h 62

[0079] 硫酸钠溶液进入硫酸钾转换装置，硫酸钾转换装置主要包括三个步骤，首先硫酸

钠进入一段转换装置，硫酸钠和投加的氯化钾转换生成钾芒硝及氯化钠溶液，氯化钠溶液

进入氯化钠结晶装置，析出部分氯化钠结晶盐后母液循环回至一段转换装置。钾芒硝则进

入到二段转换装置，与投加的氯化钾反应生成硫酸钾。二段转换装置的母液则回流至一段

转换装置。如此循环，保证各个单元内盐的平衡，在一、二段转换装置内不析出氯化钠，氯化

钠结晶装置内不析出硫酸盐，从而获得高品质的结晶盐。同时，为保证系统的运行稳定性及

结晶盐的品质，需排出少量母液至杂盐结晶器。

[0080] 本实施例需投加氯化钾20t/h，可产出29t/h的硫酸钾和20t/h氯化钠。所产出的硫
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酸钾能满足农业用硫酸钾的要求，氯化钠能满足工业用氯化钠的要求。

[0081] 上述实施例和说明书中描述的只是说明本发明的原理和最佳实施例，在不脱离本

发明精神和范围的前提下，本发明还会有各种变化和改进，这些变化和改进都落入要求保

护的本发明范围内。
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