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(57)摘要

本发明提供了一种组合式新型氨法脱硫生

产方法及装置，该方法是n个脱硫塔作为出料系

统，该系统的脱硫塔采用塔内饱和结晶方法；m个

脱硫塔均采用塔外饱和结晶方法，负责脱除进入

系统原烟气中的SO2气体并将生产的20％～38％

的不饱和硫铵溶液输送至出料系统进行塔内饱

和结晶。本发明方法除负责出料的脱硫子系统

外，从根本上解决了其他脱硫子系统的堵塞、积

料、塔壁磨损穿孔、机泵叶轮及部分浓缩浆液输

送管线磨损等问题，有助于浆液中的硫铵晶体的

长大，有利于硫铵后处理系统的稳定运行，同时

提高了副产物硫铵的品质，提供一种投资少、能

耗低，可长周期稳定运行的组合式新型氨法脱硫

生产方法。
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1.一种组合式新型氨法脱硫的系统，其特征在于：该系统包括至少包括2组氨法脱硫

塔，一组是包括m≥1个脱硫塔，另一组是包含n≥1个脱硫塔；m个脱硫塔的浓缩降温段(9)底

部的输出端与n个脱硫塔的浓缩降温段(9)的浆液池相连，n个脱硫塔的浓缩降温段(9)的输

出端通过母液缓冲罐(4)与硫铵离心干燥系统(5)相连，硫铵离心干燥系统(5)的一个输出

端作为产品输出，另一个输出端与滤液罐(6)相连，滤液罐(6)的输出端与所述2组氨法脱硫

塔的浓缩降温段(9)的浆液池相连。

2.一种利用权利要求1所述的系统实现组合式新型氨法脱硫的方法，其特征在于：该方

法是n个脱硫塔作为出料系统(3)，该系统的脱硫塔采用塔内饱和结晶方法；m个脱硫塔均采

用塔外饱和结晶方法，负责脱除进入系统原烟气中的SO2气体并将生产的20％～38％的不

饱和硫铵溶液输送至出料系统(3)进行塔内饱和结晶。

3.根据权利要求2所述的方法，其特征在于：作为出料系统的脱硫子系统(3)在负责脱

除进入该系统烟气中的SO2气体，同时通过浓缩段循环喷淋与烟气对流换热将各脱硫系统

输送过来的硫铵溶液进一步提浓至饱和结晶，并将产生的含固量为12％～15％的过饱和硫

铵浆液输送至母液缓冲罐(4)，母液缓冲罐(4)对脱硫系统输送过来的12％～15％过饱和硫

铵浆液进行缓冲储存，自然降温或换热冷却至38～42℃，均质养晶后，输送至硫铵离心干燥

系统(5)经旋流器及离心机进行固液分离，分离出的3％～5％过饱和硫铵溶液进滤液罐

(6)，加工艺水稀释，再经管道系统返回至所述2组氨法脱硫塔的浓缩降温段。

4.根据权利要求2所述的方法，其特征在于：m个脱硫塔中脱硫塔进行脱硫的方法是将

除尘后高温原烟气进入脱硫塔(8)的浓缩降温段(9)，用塔底浓缩浆液循环喷淋，降低烟气

温度，浓缩浆液中的部分水份被蒸发，塔底浆液浓缩至质量浓度为20％～38％的高浓度不

饱和硫铵溶液，通过母液输送泵(23)外排至出料系统脱硫塔内进一步提浓至过饱和结晶；

降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段，通过流量为2～5Nm3/h的NH3吸收液喷淋，保证进入吸收

段的烟气的温度在60℃以下，喷淋液落到隔离均温段下部集液盘，通过自流进入补充氧化

罐后进入脱硫塔底浓缩浆液池；均温后烟气进入脱硫塔吸收段，先通过SO2吸收液循环喷

淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回流管自流至SO2吸收液

循环泵(19)入口处，液氨或氨水通过安装于回流管上的加氨混合器(17)进入吸收液中调节

SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收液的吸收性能，吸收SO2后产生的多余的硫酸铵/亚硫酸铵溶

液通过回流管进入氧化循环槽(14)内通过氧化空气将吸收液进行氧化，脱除SO2的烟气再

通过NH3吸收液循环喷淋，喷淋后的NH3吸收液落到吸收段下部的集液盘，通过回流管自流至

氧化循环槽(14)内；脱除SO2及NH3的烟气进入脱硫塔(8)雾洗段(12)，用水雾捕集吸收气流

夹带的细小颗粒物再经过除雾填料，降低烟气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段(13)，经一

层折板式及一层丝网除雾器去除捕集雾及尘粒子后达超洁净标准后排入大气。

5.根据权利要求4所述的方法，其特征在于：SO2吸收液是总浓度为15％～25％、pH为5～

6的亚硫酸盐和硫酸盐的混合液；NH3吸收液是总浓度为2％～10％、pH为2.5～4的硫酸铵

和/或硫酸氢铵的混合液；所述的亚硫酸盐为亚硫酸铵和/或亚硫酸氢铵；所述的硫酸盐为

硫酸铵；优选：亚硫酸盐和硫酸盐的摩尔比为大于等于1。

6.根据权利要求2所述的方法，其特征在于：n个脱硫塔进行脱硫的方法是除尘后高温

原烟气进入脱硫塔(8)浓缩降温段(9)，用塔底浓缩浆液液循环喷淋，降低烟气温度，浓缩浆

液中的部分水份被蒸发，塔底浆液浓缩至含固12％～15％的过饱和硫铵浆液，通过母液输
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送泵(23)外排至硫铵后处理系统的母液缓冲罐；降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段(10)，

通过流量为2～5Nm3/h的NH3吸收液喷淋，保证进入吸收段的烟气的温度在60℃以下，喷淋液

落到隔离均温段(10)下部集液盘，通过自流进入补充氧化罐(16)后进入脱硫塔(8)底浓缩

浆液池；烟气进入脱硫塔吸收段(11)，先通过SO2吸收液循环喷淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的

吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回流管自流至SO2吸收液循环泵(19)入口处，液氨或氨

水通过安装于回流管上的加氨混合器(17)进入吸收液中调节SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收

液的吸收性能，吸收SO2后产生的多余的硫酸铵/亚硫酸(氢)铵溶液中30％～80％通过回流

管进入氧化循环槽(14)内通过氧化空气将吸收液进行氧化酸化，剩余的硫酸铵/亚硫酸铵

溶液通过管路输送至补充氧化罐(16)内通过氧化空气将吸收液进行氧化并通过补氨调PH

后溢流至脱硫塔浆液池内，脱除SO2的烟气再通过NH3吸收液循环喷淋，脱除烟气中NH3，喷淋

后的NH3吸收液落到吸收段下部的集液盘，通过回流管自流至氧化循环槽(14)内，NH3吸收液

的浓度及PH值通过补充至氧化循环槽(14)的SO2吸收液的流量控制；脱除SO2及NH3的烟气进

入脱硫塔(8)雾洗段(12)，用水雾捕集吸收气流夹带的细小颗粒物再经过除雾填料，降低烟

气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段(13)，经一层折板式及一层丝网除雾器去除捕集雾及

尘粒子后达超洁净标准后排入大气。

7.根据权利要求6所述的方法，其特征在于：SO2吸收液是总浓度为15％～25％、pH为5～

6的亚硫酸盐和硫酸盐的混合液；NH3吸收液是总浓度为2％～10％、pH为2.5～4的硫酸铵

和/或硫酸氢铵的混合液；所述的亚硫酸盐为亚硫酸铵和/或亚硫酸氢铵；所述的硫酸盐为

硫酸铵；优选：亚硫酸盐和硫酸盐的摩尔比为大于等于1。
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一种组合式新型氨法脱硫生产方法及装置

技术领域

[0001] 本发明涉及脱硫技术领域，具体涉及一种组合式新型氨法脱硫生产方法及装置。

背景技术

[0002] 氨法烟气脱硫工艺按副产物硫酸铵的结晶技术不同，分为塔内饱和结晶技术和塔

外饱和蒸发结晶技术，两者各有优劣。

[0003] 塔内饱和结晶技术无需额外热源，具有能耗低、投资省、工艺流程短、操作方便及

运行成本低等优势。但同时也存在一些不足：脱硫塔入口烟道，吸收塔浓缩段、机泵叶轮及

部分浓缩浆液输送管线积料、磨损、腐蚀严重；浓缩段硫铵浆液氧化率不高，副产物硫酸铵

粒径小、杂质含量高、游离酸含量过高等因素导致副产物硫酸铵品质不高；吸收塔出口净烟

气气溶胶含量较高，氨逃逸和拖尾现场严重。

[0004] 塔外蒸发结晶技术具有脱硫循环系统设备管线磨损小，脱硫系统可长周期稳定运

行，副产物硫酸铵品质高等优势。但同时现行的塔外蒸发结晶技术在工程化应用过程中仍

存在着诸多不足，如：占地面积大，一次性投资高，运行成本高；工艺流程长，操作温度高，操

作复杂；蒸发结晶系统容易发生故障，脱硫系统需要设置较大的浆液缓冲罐等。

发明内容

[0005] 本发明是针对上述存在的技术问题提供一种组合式新型氨法脱硫生产方法及装

置。

[0006] 本发明的目的可以通过以下技术方案实现：

[0007] 一种氨法脱硫塔，该脱硫塔包括脱硫塔，所述的脱硫塔从下到上依次设有浓缩降

温底段和吸收段，所述的原烟气的进口位于脱硫塔的下部，脱硫塔的底端通过循环泵与浓

缩降温底段的喷淋层相连；

[0008] 所述的吸收段分为SO2吸收段和NH3吸收段，吸收段的下方均设有集液盘，氧化循环

槽中部的输出端与NH3吸收段的喷淋层相连；NH3吸收段的集液盘通过管路与氧化循环槽的

顶部相连；下部的SO2吸收段的集液盘通过加氨混合器分别和氧化循环槽的底部以及SO2吸

收段喷淋层相连。

[0009] 本发明技术方案中：所述的脱硫塔的顶部还设有雾洗段，所述的雾洗段的上方设

有除雾段。

[0010] 本发明技术方案中：浓缩降温底段和吸收段之间设有隔离均温段。

[0011] 本发明技术方案中：氧化循环槽顶部的输出端与补充氧化罐，所述的补充氧化罐

与脱硫塔的底部相连。

[0012] 一种利用上述氨法脱硫塔进行组合式新型氨法脱硫的系统，该系统包括至少包括

2组氨法脱硫塔，一组是包括m≥1个脱硫塔，另一组是包含n≥1个脱硫塔；m个脱硫塔的浓缩

降温段底部的输出端与n个脱硫塔的浓缩降温段的浆液池相连，n个脱硫塔的浓缩降温段的

输出端通过母液缓冲罐与硫铵离心干燥系统相连，硫铵离心干燥系统的一个输出端作为产
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品输出，另一个输出端与滤液罐相连，滤液罐的输出端与所述2组氨法脱硫塔的浓缩降温段

相连。

[0013] 作为优选：该方法是n个脱硫塔作为出料系统，该系统的脱硫塔采用塔内饱和结晶

方法；m个脱硫塔均采用塔外饱和结晶方法，负责脱除进入系统原烟气中的SO2气体并将生

产的20％～38％的不饱和硫铵溶液输送至出料系统进行塔内饱和结晶。

[0014] 在一些更优选的技术方案中：作为出料系统的脱硫子系统在负责脱除进入该系统

烟气中的SO2气体，同时通过浓缩段循环喷淋与烟气对流换热将各脱硫系统输送过来的硫

铵溶液进一步提浓至饱和结晶，并将产生的含固量为12％～15％的过饱和硫铵浆液输送至

母液缓冲罐，母液缓冲罐对脱硫系统输送过来的12％～15％过饱和硫铵浆液进行缓冲储

存，均质养晶后，输送至硫铵离心干燥系统经旋流器及离心机进行固液分离，分离出的3％

～5％过饱和硫铵溶液进滤液罐，加工艺水稀释，再经管道系统返回至所述2组氨法脱硫塔

的浓缩降温段。

[0015] 在一些具体的技术方案中：m个脱硫塔中脱硫塔进行脱硫的方法是将除尘后高温

原烟气进入脱硫塔浓缩降温段，用塔底浓缩浆液循环喷淋，降低烟气温度，浓缩浆液中的部

分水份被蒸发，塔底浆液浓缩至质量浓度为20％～38％的高浓度不饱和硫铵溶液，通过母

液输送泵外排至出料系统脱硫塔内进一步提浓至过饱和结晶；

[0016] 降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段，通过流量为2～5Nm3/h的NH3吸收液喷淋，保证

进入吸收段的烟气的温度在60℃以下，喷淋液落到隔离均温段下部集液盘，通过自流进入

补充氧化罐后进入脱硫塔底浓缩浆液池；均温后烟气进入脱硫塔吸收段，先通过SO2吸收液

循环喷淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回流管自流至SO2

吸收液循环泵入口处，液氨或氨水通过安装于回流管上的加氨混合器进入吸收液中调节

SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收液的吸收性能，吸收SO2后产生的多余的硫酸铵/亚硫酸(氢)

铵溶液中30％～80％通过回流管进入氧化循环槽内通过氧化空气将吸收液氧化酸化，剩余

的硫酸铵/亚硫酸铵溶液通过管路输送至补充氧化罐内通过氧化空气将吸收液进行氧化并

通过补氨调pH后溢流至脱硫塔浆液池内，脱除SO2的烟气再通过NH3吸收液循环喷淋，脱除烟

气中NH3，喷淋后的NH3吸收液落到吸收段下部的集液盘，通过回流管自流至氧化循环槽内，

NH3吸收液的浓度及pH值通过补充至氧化循环槽的SO2吸收液的流量控制；脱除SO2及NH3的

烟气进入脱硫塔雾洗段，用水雾捕集吸收气流夹带的细小颗粒物再经过除雾填料，降低烟

气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段，经一层折板式及一层丝网除雾器去除捕集雾及尘粒

子后达超洁净标准后排入大气。

[0017] 作为优选：SO2吸收液是总浓度为15％～25％、pH为5～6的亚硫酸盐和硫酸盐的混

合液；NH3吸收液是总浓度为2％～10％、pH为2.5～4的硫酸铵和/或硫酸氢铵的混合液；所

述的亚硫酸盐为亚硫酸铵和/或亚硫酸氢铵；所述的硫酸盐为硫酸铵；优选：亚硫酸盐和硫

酸盐的摩尔比为大于等于1。

[0018] 在一些具体的技术方案中：n个脱硫塔进行脱硫的方法是除尘后高温原烟气进入

脱硫塔浓缩降温段，用塔底浓缩浆液液循环喷淋，降低烟气温度，浓缩浆液中的部分水份被

蒸发，塔底浆液浓缩至含固12％～15％的过饱和硫铵浆液，通过母液输送泵外排至硫铵后

处理系统的母液缓冲罐；降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段，通过流量为2～5Nm3/h的NH3吸

收液喷淋，保证进入吸收段的烟气的温度在60℃以下，喷淋液落到隔离均温段下部集液盘，

说　明　书 2/7 页

5

CN 111992017 A

5



通过自流进入补充氧化罐后进入脱硫塔底浓缩浆液池；均温后烟气进入脱硫塔吸收段，先

通过SO2吸收液循环喷淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回

流管自流至SO2吸收液循环泵入口处，液氨或氨水通过安装于回流管上的加氨混合器进入

吸收液中调节SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收液的吸收性能，吸收SO2后产生的多余的硫酸

铵/亚硫酸铵溶液中30％～80％通过回流管进入氧化循环槽内通过氧化空气将吸收液进行

氧化酸化，剩余的硫酸铵/亚硫酸铵溶液通过管路输送至补充氧化罐内通过氧化空气将吸

收液进行氧化并通过补氨调pH后溢流至脱硫塔浆液池内，脱除SO2的烟气再通过NH3吸收液

循环喷淋，脱除烟气中NH3，喷淋后的NH3吸收液落到吸收段下部的集液盘，通过回流管自流

至氧化循环槽内，NH3吸收液的浓度及pH值通过补充至氧化循环槽的SO2吸收液的流量控制；

脱除SO2及NH3的烟气进入脱硫塔雾洗段，用水雾捕集吸收气流夹带的细小颗粒物再经过除

雾填料，降低烟气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段，经一层折板式及一层丝网除雾器去除

捕集雾及尘粒子后达超洁净标准后排入大气。

[0019] 作为优选：SO2吸收液是总浓度为15％～25％、pH为5～6的亚硫酸盐和硫酸盐的混

合液；NH3吸收液是总浓度为2％～10％、pH为2.5～4的硫酸铵和/或硫酸氢铵的混合液；所

述的亚硫酸盐为亚硫酸铵和/或亚硫酸氢铵；所述的硫酸盐为硫酸铵；优选：亚硫酸盐和硫

酸盐的摩尔比为大于等于1。

[0020] 本发明技术方案中：滤液罐需设置粉尘离心过滤系统，在硫铵结晶溶解的同时，原

本被晶体吸附包裹的粉尘也从晶体中释放出来，粉尘沉积于罐底部通过离心过滤系统去

除，从而解决了粉尘在脱硫浆液体系中的富积的问题。滤液罐体需设置观察孔和排放口，在

硫铵结晶溶解的同时，原本被晶体吸附包裹的油污也从晶体中释放出来，油污漂浮于液面

以上达到一定量后，定期外排并集中处理，从而解决了油污在脱硫浆液体系中的富积的问

题。需向滤液罐中加入工艺水来稀释过饱和脱硫浆液，稀释后的脱硫浆液输送至脱硫塔系

统，彻底解决了该输送管线系统和循环泵的磨蚀，结垢及堵塞问题。

[0021] 本发明的有益效果：

[0022] 1)烟气脱硫子系统中脱硫塔浓缩降温段及吸收段之间设置隔离均温段，保证进入

吸收段的烟气的温度在60℃以下，防止由于浓缩降温段喷淋层局部喷嘴堵塞后导致高温烟

气串入吸收段而降低吸收段的吸收效果，同时解决了浓缩降温段至吸收段的气液夹带问题

及吸收段至浓缩降温段的漏液问题。

[0023] 2)烟气脱硫子系统中脱硫塔吸收段及除雾段之间设置雾洗段，用水雾捕集吸收气

流夹带的细小颗粒物代替传统的水洗喷淋工艺，同样的捕集效果下，能耗降低80％。

[0024] 3)除负责出料的脱硫子系统外，其他脱硫子系统均采用塔外饱和结晶脱硫工艺运

行，从根本上解决了各脱硫子系统运行过程中氯离子富集、喷淋层堵塞、入口烟道积料、浓

缩段塔壁磨损穿孔、机泵叶轮及部分浓缩浆液输送管线磨损问题。

[0025] 4)负责出料的脱硫子系统外，其他脱硫子系统浓缩段降温喷淋采用20％～38％的

不饱和硫铵溶液，有效减少了浓缩段循环浆液液滴在高温烟气的对流、蒸发作用下硫铵气

溶胶的生成量。

[0026] 5)母液缓冲罐通过均质养晶，减小了脱硫系统输送至后处理系统母液流量、密度、

温度、过饱和度、硫铵晶体均一度等参数波动对硫铵后处理系统运行的影响。

[0027] 6)硫铵浆液在母液缓冲罐中自然降温或换热冷却，浆液过饱和度进一步提高，有
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助于浆液中的硫铵晶体的长大，有利于硫铵后处理系统的稳定运行，同时提高了副产硫铵

的品质。

[0028] 7)母液缓冲罐设置降温喷淋设施或其他换热设施，保证了浆液在高温天气的冷却

效果。

[0029] 8)旋流器及离心机溢流含固3％～5％的硫铵浆液中的硫铵晶体普遍粒径较小，此

部分晶体中富含大量失活结晶及畸形结晶(由油污或杂质离子晶体表面活性区域造成)，通

过在滤液罐中加入工艺水将旋流器及离心机溢流含固3％～5％的硫铵浆液稀释为20％～

38％不饱和，将此部份结晶溶解去除，防止小粒径失活结晶在脱硫浆液体系中富积，而导致

硫铵后处理系统无法正常出料，装置非计划停车事故的发生。

[0030] 9)滤液罐中硫铵结晶溶解的同时，原本被晶体吸附包裹的油污及粉尘也从晶体中

释放出来，粉尘沉积于罐底部通过离心过滤系统去除，油污漂浮于液面以上定期外排并集

中处理，解决了粉尘及油污在脱硫浆液体系中的富积，提高了硫铵晶体的品质，硫铵晶体粒

径不小于50um，外观无可见机械杂质，产品品质满足GB535-1995《硫酸氨》优等品(农业用)

要求。

[0031] 10)由于滤液罐输送至各脱硫子系统的浆液加入工艺水稀释至不饱和状态后彻底

解决了该输送管线系统和循环泵的磨蚀，结垢及堵塞问题。

附图说明

[0032] 图1是本发明的一种组合式新型氨法脱硫生产工艺简图：

[0033] 图中，1—1号炉烟气脱硫系统，2—2号炉烟气脱硫系统，3—n号炉烟气脱硫系统

(出料系统)，4—母液缓冲罐，5—硫铵离心干燥系统，6—滤液罐，7—粉尘离心过滤系统。

[0034] 图2是本发明的烟气脱硫子系统工艺流程简图：

[0035] 图中，8—脱硫塔，9—浓缩降温段，10—隔离均温段，11—吸收段，12—雾洗段，

13—除雾段，14—氧化循环槽，15—工艺水槽，16—补充氧化罐，17—加氨混合器，18—浓缩

液循环泵，19—SO2吸收液循环泵，20—NH3吸收液循环泵，21—雾洗段工艺水加压泵，22—除

雾器冲洗水加压泵，23—母液输送泵。

具体实施方式

[0036] 下面结合实施例对本发明做进一步说明，但本发明的保护范围不限于此：

[0037] 如图2，一种氨法脱硫塔，该脱硫塔包括脱硫塔8，所述的脱硫塔8从下到上依次设

有浓缩降温底段9和吸收段11，所述的原烟气的进口位于脱硫塔8的下部，脱硫塔8的底端通

过循环泵与浓缩降温底段9的喷淋层相连；

[0038] 所述的吸收段分为SO2吸收段和NH3吸收段，吸收段的下方均设有集液盘，氧化循环

槽14中部的输出端与NH3吸收段的喷淋层相连；NH3吸收段的集液盘通过管路与氧化循环槽

14的顶部相连；下部的SO2吸收段的集液盘通过加氨混合器17分别和氧化循环槽14的底部

以及SO2吸收段喷淋层相连。

[0039] 所述的脱硫塔8的顶部还设有雾洗段12，所述的雾洗段12的上方设有除雾段13。浓

缩降温底段9和吸收段11之间设有隔离均温段10。氧化循环槽14顶部的输出端与补充氧化

罐16，所述的补充氧化罐16与脱硫塔8的底部相连。
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[0040] 如图1，一种利用上述系统进行组合式新型氨法脱硫的系统，该系统包括至少包括

2组氨法脱硫塔，一组是包括m≥1个脱硫塔，另一组是包含n≥1个脱硫塔；m个脱硫塔的浓缩

降温段9底部的输出端与n个脱硫塔的浓缩降温段9相连，n个脱硫塔的浓缩降温段9的输出

端通过母液缓冲罐4与硫铵离心干燥系统5相连，硫铵离心干燥系统5的一个输出端作为产

品输出，另一个输出端与滤液罐6相连，滤液罐6的输出端与2组氨法脱硫塔的浓缩降温段9

相连。

[0041] 工艺水槽(15)底部的一个输出端通过雾洗段工艺水加压泵(21)与雾洗段(12)相

连，工艺水槽(15)底部的另一个输出端与除雾段(13)相连。

[0042] 如图1所示，一种利用上述的系统实现组合式新型氨法脱硫的方法，该方法是n个

脱硫塔作为出料系统(3)，该系统的脱硫塔采用塔内饱和结晶方法；m个脱硫塔均采用塔外

饱和结晶方法，负责脱除进入系统原烟气中的SO2气体并将生产的20％～38％的不饱和硫

铵溶液输送至出料系统(3)进行塔内饱和结晶。

[0043] 作为出料系统的脱硫子系统(3)在负责脱除进入该系统烟气中的SO2气体，同时通

过浓缩段循环喷淋与烟气对流换热将各脱硫系统输送过来的硫铵溶液进一步提浓至饱和

结晶，并将产生的含固量为12％～15％的过饱和硫铵浆液输送至母液缓冲罐(4)，母液缓冲

罐(4)对脱硫系统输送过来的12％～15％过饱和硫铵浆液进行缓冲储存，均质养晶后，输送

至硫铵离心干燥系统(5)经旋流器及离心机进行固液分离，分离出的3％～5％过饱和硫铵

溶液进滤液罐(6)，加工艺水稀释，再经管道系统返回至2组氨法脱硫塔的浓缩降温段。

[0044] 某炼化企业自备电厂4×220t/h燃煤锅炉氨法脱硫装置，入口原烟气参数为：烟气

量250000Nm3/h、温度130℃、SO2浓度为1000mg/Nm3、入口烟尘含量为10mg/Nm3。

[0045] #1脱硫系统作为出料系统，该系统的脱硫塔采用塔内饱和结晶方法；#2、#3、#4脱

硫系统均采用塔外饱和结晶方法，负责脱除进入系统原烟气中的SO2气体并将生产的20％

～38％的不饱和硫铵溶液输送至#1脱硫塔浓缩段进行塔内饱和结晶。

[0046] #1脱硫塔直径为8m，塔高35m，脱硫塔入口烟道、浓缩降温段及塔底均采用碳钢内

衬双层耐酸砖结构，隔离均温段及以上均采用钢衬胶防腐；#2、#3、#4脱硫塔直径均为7m，塔

高35m，脱硫塔整体采用钢衬胶结构防腐。

[0047] #2、#3、#4脱硫系统步骤：除尘后高温原烟气进入脱硫塔浓缩降温段，用塔底浓缩

浆液液循环喷淋降低烟气温度，循环喷淋液流量为300m3/h，塔底浆液浓缩至质量浓度为

25％的高浓度不饱和硫铵溶液，通过母液输送泵(23)外排至#1脱硫塔内进一步提浓至过饱

和结晶；降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段(10)，通过流量为3m3/h的NH3吸收液支路喷淋管

雾化喷淋，保证进入吸收段的烟气各截面位置温度均在60℃以下，防止由于浓缩降温段喷

淋层局部喷嘴堵塞后导致高温烟气串入吸收段而降低吸收段的吸收效果，喷淋液落到隔离

均温段下部集液盘，通过自流进入补充氧化罐(16)后进入脱硫塔(8)底浓缩浆液池，补充氧

化罐(16)氧化空气气源可采用氧化循环槽(14)排出气体；降温后烟气进入脱硫塔吸收段

(11)，先通过SO2吸收液(浓度为20％、pH为5.5的硫酸铵和亚硫酸铵溶液，循环喷淋流量为

2*300m3/h)循环喷淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回流管

自流至SO2吸收液循环泵(19)入口处，吸收剂(液氨或氨水)通过安装于回流管上的加氨混

合器(17)进入吸收液中调节SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收液的吸收性能，吸收SO2后产生的

多余的硫酸铵/亚硫酸铵溶液中50％通过回流管进入氧化循环槽(14)内通过氧化空气将吸
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收液中的亚硫酸(氢)铵氧化硫酸(氢)铵，剩余的硫酸铵/亚硫酸铵溶液通过管路输送至补

充氧化罐(16)内通过氧化空气将吸收液进行氧化并通过补氨调PH后溢流至脱硫塔浆液池

内，脱除SO2的烟气再通过NH3吸收液(浓度为5％、pH为2.5～3的硫酸铵稀溶液，循环喷淋流

量为300m3/h)循环喷淋，脱除浓缩降温段(9)及SO2吸收喷淋过程逃逸至烟气中的NH3，喷淋

后的NH3吸收液落到吸收段中部集液盘，通过回流管自流至氧化循环槽(14)内；脱除SO2及

NH3的烟气进入脱硫塔(8)雾洗段(12)，雾洗段设置双层雾洗喷淋层，每层雾洗喷淋流量为

1.5m3/h，水雾粒径为50um，通过水雾捕集吸收气流夹带的细小颗粒物再经过除雾填料拦

截，降低烟气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段(13)，经一层折板式及一层丝网除雾器去除

捕集雾及尘粒子后达超洁净标准后排入大气，出口烟气CEMS中粉尘浓度稳定在2mg/Nm3左

右、SO2浓度稳定在20mg/Nm3左右。

[0048] #1脱硫系统步骤：除尘后高温原烟气进入脱硫塔浓缩降温段，用塔底浓缩浆液液

循环喷淋降低烟气温度，循环喷淋液流量为300m3/h，塔底浆液浓缩至含固15％的过饱和硫

铵浆液，通过母液输送泵(23)连续外排至硫铵后处理系统的母液缓冲罐，外排母液流量为

25m3/h；降温后烟气进入脱硫塔隔离均温段(10)，通过流量为3m3/h的NH3吸收液支路喷淋管

雾化喷淋，保证进入吸收段的烟气各截面位置温度均在60℃以下，防止由于浓缩降温段喷

淋层局部喷嘴堵塞后导致高温烟气串入吸收段而降低吸收段的吸收效果，喷淋液落到隔离

均温段下部集液盘，通过自流进入补充氧化罐(16)后进入脱硫塔(8)底浓缩浆液池，补充氧

化罐(16)氧化空气气源可采用氧化循环槽(14)排出气体；降温后烟气进入脱硫塔吸收段

(11)，先通过SO2吸收液(浓度为20％、pH为5.5的硫酸铵和亚硫酸铵溶液，循环喷淋流量为

2*00m3/h)循环喷淋，脱除烟气中SO2，喷淋后的吸收液落到吸收段下部集液盘，通过回流管

自流至SO2吸收液循环泵(19)入口处，吸收剂(液氨或氨水)通过安装于回流管上的加氨混

合器(17)进入吸收液中调节SO2吸收液pH值并恢复SO2吸收液的吸收性能，吸收SO2后产生的

多余的硫酸铵/亚硫酸铵溶液中50％通过回流管进入氧化循环槽(14)内通过氧化空气将吸

收液中的亚硫酸(氢)铵氧化硫酸(氢)铵，剩余的硫酸铵/亚硫酸铵溶液通过管路输送至补

充氧化罐(16)内通过氧化空气将吸收液进行氧化并通过补氨调PH后溢流至脱硫塔浆液池

内，脱除SO2的烟气再通过NH3吸收液(浓度为5％、pH为2.5～3的硫酸铵稀溶液，循环喷淋流

量为300m3/h)循环喷淋，脱除浓缩降温段(9)及SO2吸收喷淋过程逃逸至烟气中的NH3，喷淋

后的NH3吸收液落到吸收段中部集液盘，通过回流管自流至氧化循环槽(14)内；脱除SO2及

NH3的烟气进入脱硫塔(8)雾洗段(12)，雾洗段设置双层雾洗喷淋层，每层雾洗喷淋流量为

1.5m3/h，水雾粒径为50um，通过水雾捕集吸收气流夹带的细小颗粒物再经过除雾填料拦

截，降低烟气中的气溶胶；烟气随后进入除雾段(13)，经一层折板式及一层丝网除雾器去除

捕集雾及尘粒子后达超洁净标准后排入大气，出口烟气CEMS中粉尘浓度稳定在3.5mg/Nm3

左右、SO2浓度稳定在20mg/Nm3左右。

[0049] 为保证硫铵后处理系统进料的稳定性及硫铵浆液的自然冷却效果，浆液在母液缓

冲罐(4)中停留时间不宜小于12h，浆液过饱和度进一步提高，有助于浆液中的硫铵晶体的

长大，有利于硫铵后处理系统的稳定运行，同时提高了副产硫铵的品质，硫铵晶体粒径不小

于50um，外观无可见机械杂质，产品品质满足GB535-1995《硫酸氨》优等品(农业用)要求。

[0050] 为保证浆液在高温天气的冷却效果，在母液缓冲罐(4)设置降温喷淋设施或其他

换热设施。滤液罐(6)对硫铵离心干燥系统(5)中旋流器及离心机溢流含固3％～5％的硫铵
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浆液进行储存。

[0051] 通过连续注入的工艺水使滤液罐中的硫铵浆液稀释并使浆液中的硫铵晶体溶解。

滤液罐设置低速搅拌桨，用于加速硫铵晶体的溶解同时防止沉积于缓冲罐底部的粉尘板

结。

[0052] 滤液罐需设置粉尘离心过滤系统，在硫铵结晶溶解的同时，原本被晶体吸附包裹

的粉尘也从晶体中释放出来，粉尘沉积于罐底部通过离心过滤系统去除，从而解决了粉尘

在脱硫浆液体系中的富积的问题。滤液罐体需设置观察孔和排放口，在硫铵结晶溶解的同

时，原本被晶体吸附包裹的油污也从晶体中释放出来，油污漂浮于液面以上达到一定量后，

定期外排并集中处理，从而解决了油污在脱硫浆液体系中的富积的问题。需向滤液罐中加

入工艺水来稀释过饱和脱硫浆液，稀释后的脱硫浆液输送至脱硫塔系统，彻底解决了该输

送管线系统和循环泵的磨蚀，结垢及堵塞问题。
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