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(57)摘要

本发明涉及一种含盐废水零排放处理工艺

方法，包括如下步骤：(1) 预处理；(2) 反渗透处

理；(3) 电渗析浓缩；(4) 循环结晶。与现有技术

相比，本发明方法提供的含盐废水零排放分盐处

理工艺方法，在实现煤化工废水零排放或近零排

放的同时，提高了盐的回收率，并能回收高品质

的硫酸钠、芒硝和氯化钠，实现了结晶盐的资源

化，膜处理单元过程稳定，运转周期长，成本低，

整个工艺的经济性好。
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1.一种含盐废水零排放处理工艺方法，包括如下步骤：

(1)  预处理；预处理包括软化、混凝沉淀、粗滤和超滤过程，预处理出水进行反渗透处

理；经预处理工艺之后，废水指标将控制到硬度小于200  mg/L、COD小于70  mg/L，浊度小于3 

NTU；其中，软化剂是氢氧化钙、氢氧化钙和氢氧化钠、氢氧化钙和碳酸钠、或氢氧化钙、氢氧

化钠和碳酸钠；混凝剂是聚合硫酸铁和聚丙烯酰胺的复合混凝剂，聚合硫酸铁的浓度为5-

200  mg/L，聚丙烯酰胺的浓度为0.5-12  mg/L；

(2)  反渗透处理；采用中压反渗透和高压反渗透组合的抗膜污染组合膜工艺，预处理

出水首先进行中压反渗透，中压反渗透的产水回用，中压反渗透的浓水与电渗析单元的淡

水共同进行高压反渗透，高压反渗透的产水回用，高压反渗透的浓水进行电渗析浓缩；经过

两级反渗透膜分离工艺之后，产生的浓水的TDS将达到50000  mg/L以上；

  (3) 电渗析浓缩；高压反渗透浓水首先进行软化、混凝沉淀、粗滤和超滤的预处理之

后，然后进行电渗析进行进一步浓缩，电渗析淡水循环作为高压反渗透进水，而产生的浓水

进行循环结晶；电渗析进水指标控制到硬度小于50  mg/L、COD小于400  mg/L，浊度小于3 

NTU；通过电渗析浓缩之后，浓水中的TDS将达到200000  mg/L以上；电渗析淡水TDS为10000-

25000  mg/L；其中，软化剂是氢氧化钙、氢氧化钠和碳酸钠的一种或几种；絮凝剂是聚合硫

酸铁和聚丙烯酰胺的复合混凝剂，聚合硫酸铁的浓度为10-300  mg/L，聚丙烯酰胺的浓度为

0.5-12  mg/L；

  (4)  循环结晶；电渗析产生的浓水先进行臭氧催化氧化，臭氧催化氧出水中的COD控

制在500  mg/L以下，之后进行一次蒸发结晶，得到硫酸钠和一次母液，一次母液进行冷冻结

晶，得到芒硝和二次母液，将二次母液进行二次蒸发结晶，得到氯化钠和三次母液，三次母

液循环至一次蒸发结晶步骤进行循环结晶。

2.按照权利要求1所述的方法，其特征在于：步骤(1)中，软化、絮凝和沉淀过程在高密

澄清池中进行，粗滤过程在V型滤池中进行，超滤膜的平均孔径为1-100  nm。

3.按照权利要求2所述的方法，其特征在于：步骤(1)中，高密澄清池前端设有加药设

备，投加软化剂和絮凝剂，高密澄清池出口处设有加药设备，分别投加盐酸或硫酸的任意一

种将pH调节至6.5-7.5，以及非氧化性杀菌剂。

4.按照权利要求1所述的方法，其特征在于：步骤(2)中，中压反渗透膜的运行压力是1-

3  MPa，高压反渗透膜的运行压力是3-6  MPa。

5.按照权利要求1所述的方法，其特征在于：步骤(3)中，软化、絮凝沉淀过程在高密澄

清池中进行，粗滤过程在V型滤池中进行，超滤膜的平均孔径为1-100  nm。

6.按照权利要求5所述的方法，其特征在于：步骤(3)中，高密澄清池前端设有加药设

备，投加软化剂和絮凝剂，高密澄清池出口处设有加药设备，投加pH调节剂将pH调节至6.5-

7.5，按需要同时投加非氧化性杀菌剂。

7.按照权利要求1所述的方法，其特征在于：步骤(4)中，一次蒸发结晶时，蒸发浓缩的

温度为50～150℃，结晶温度为50～100  ℃，得到硫酸钠结晶；二次蒸发结晶时，蒸发浓缩的

温度为50～150  ℃，结晶温度为30～50  ℃，得到氯化钠结晶；冷冻结晶的温度为0～-8  ℃，

得到芒硝结晶。

8.按照权利要求1所述的方法，其特征在于：步骤(4)中，生成硫酸钠的纯度以质量计为

95%以上，生成的氯化钠纯度以质量计为98%以上，生成的芒硝纯度以质量计为90%以上。
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含盐废水零排放处理工艺方法

技术领域

[0001] 本发明属于环保技术领域，具体涉及含盐废水零排放处理技术，特别是煤化工工

业高含盐废水的零排放处理工艺。

背景技术

[0002] 煤化工是以煤为原料，经化学加工使其转化为气体、液体、固体燃料和化学品的过

程。煤化工主要包括煤的气化、液化、干馏、以及焦油加工和电石乙炔化工等。煤化工项目耗

水量巨大，产生的废水水量也高。而我国大多数的煤化工项目都分布在水资源缺乏且缺乏

纳污水体的西北地区。随着国家环保政策的不断调整，煤化工企业的废水需要进行最大限

度回用，达到零排放。

[0003] 煤化工废水通常可分为有机废水和含盐废水。含盐废水主要包括循环排污水和化

学水站排水等，为了最大限度废水回用，通常情况下，有机废水经一级处理、二级处理和深

度处理后，也进入到含盐废水处理系统，进行进一步除盐处理，使其达到循环水补充水水质

的要求。

[0004] 含盐废水回用处理主要包括两类技术，一类是膜分离技术，另一类是热蒸发技术。

含盐废水直接采用热蒸发技术得到回用水的方式能耗巨大，因此膜分离技术是本领域的主

流技术。主要有膜分离单元技术包括反渗透、正渗透、双极膜、渗析、电渗析、微波膜、超滤

膜、纳滤膜、生物膜等等，针对不同来源的废水，一般可以采用其中一种膜技术进行处理，也

可以进行组合处理。膜技术在应用时的关键技术难题是膜污染问题，由于废水的组分复杂，

对膜的使用效率和使用寿命都有巨大的影响。目前常用的方法是对处理废水进行深度的预

处理，以及不同类型膜技术的组合使用等，但深度预处理的成本会大大增加，现有的组合技

术并没有获得预期的效果，特别是对于煤化工领域的含盐废水处理技术中，现有的一些组

合技术虽然可以获得较高的回用水收率，但没有解决膜污染和膜寿命的问题。

[0005] 含盐废水处理技术的目标是废水零排放，这就需要将废水中的盐以固体形式回

收，由于废水中盐组分复杂，较难得到符合出售质量标准的盐。现有方法较多获得混合盐，

难以出售和使用，形成难以处理的固体废物。虽然理论上可以通过各种分离提纯方法，将废

水中的盐类分别获得纯度较高的单盐，但由于组分较多，造成工艺复杂，成本增加，经济上

难以承受。

[0006] CN104016529A公开了一种基于多级逆流倒极电渗析器的煤化工含盐废水处理方

法，可以将浓水浓缩10倍以上、淡水产率提高至85％以上。该技术通过臭氧氧化、多级膜过

滤以及多级逆流倒极电渗析技术，提高了淡水回收率，并在一定程度上缓解了电渗析器膜

污染的问题，但是预处理成本高，预处理膜单元的稳定性没有好的解决办法，电渗析器得到

回用水仍含有少量的盐，总体效果一般，并且浓盐水没有进一步处理方案，未能实现零排

放。

[0007] CN104230124A公开了一种煤化工废水进行分类收集、分质处理的工艺和专用设

备，在提高水的回收率的同时，并得到工业用盐。但在此工艺中，采用三个独立使用的反渗

说　明　书 1/5 页

3

CN 108117206 B

3



透单元，需要采用离子交换等深度预处理方式进行预处理；分离纯化水和有机浓液的膜分

离单元目前来说较难获得理想效果；生成的工业盐是混盐，难以出售或使用。

[0008] CN103508602A公开了一种膜与蒸发结晶集成的高盐度工业废水零排放的工艺，将

工业废水经超滤预处理后经过高压泵输送至反渗透单元，渗透侧出水回用，对过滤多次后

的浓缩液进行电渗析处理，经电渗析浓缩后的物料进行蒸发和结晶，得到盐泥和冷凝水，对

盐泥进行后处理，冷凝水回用，电渗析淡水回用。该方法将反渗透与电渗析简单组合使用，

各自发挥独自的作用，电渗析淡水需要达到回用要求，处理难度高，能耗大，膜污染严重，整

套装置的稳定性不足，另外得到的固体盐仍是混盐。

[0009] CN105565569A公开了一种高含盐工业废水的强化深度浓缩系统及其工艺，高含盐

工业废水经调节池调节-软化沉淀池沉淀-V型滤池过滤-超滤装置强化过滤-一段反渗透装

置浓缩-离子交换树脂装置去硬度-纳滤装置分盐；其中：纳滤装置浓水-频繁倒极电渗析装

置浓缩，其产水-高级氧化装置氧化-总产水箱，其浓水-冷冻结晶系统结晶-硫酸钠结晶；纳

滤装置产水-二段反渗透装置浓缩-频繁倒极电渗析装置再浓缩，其产水-高级氧化装置氧

化-总产水箱，其浓水-MVR蒸发结晶装置结晶-氯化钠结晶。该方法将纳滤、频繁倒极电渗

析、反渗透等膜技术进行组合，但不同膜技术之间的作用并未有效整合，预处理需要离子交

换等深度处理，成本较高；虽然分别得到了氯化钠结晶和硫酸钠结晶，但经过分析及试验，

该方式如果需要保证得到结晶盐的纯度，则需要外排一定量的高浓度含盐废水，不能实现

零排放，盐回收率也需进一步提高。

[0010] 综上，含盐废水特别是煤化工工业含盐废水的处理工艺在废水回收率、工业盐资

源化、盐回收率、膜单元稳定运转、降低生产成本、实现零排放等综合技术效果方面，需要进

一步的优化。

发明内容

[0011] 针对目前含盐废水处理工艺存在的不足，本发明提供了一种含盐废水零排放处理

工艺方法，在实现煤化工废水零排放或近零排放的同时，提高了盐的回收率，并能回收高品

质的硫酸钠、芒硝和氯化钠，实现了结晶盐的资源化，多级膜处理单元过程稳定，运转周期

长，成本低，整个工艺的经济性好。

[0012] 本发明含盐废水零排放处理工艺方法，包括步骤：

[0013] (1)  预处理。预处理包括软化、混凝沉淀、粗滤和超滤过程，预处理出水进行反渗

透处理。根据来水水质，预处理还可以包括除油、生化处理、均质匀量处理等过程。

[0014] (2)  反渗透处理。采用中压反渗透和高压反渗透组合的抗膜污染组合膜工艺，预

处理出水首先进行中压反渗透，中压反渗透的产水回用，中压反渗透的浓水与电渗析单元

的淡水共同进行高压反渗透，高压反渗透的产水回用，高压反渗透的浓水进行电渗析浓缩。

回用指重新用于工业装置或其它用途所需。

[0015] (3) 电渗析浓缩。高压反渗透浓水首先进行软化、混凝沉淀、粗滤和超滤的预处理

之后，然后进行电渗析进行进一步浓缩，电渗析淡水循环作为高压反渗透进水，而产生的浓

水进行循环结晶。

[0016] (4)  循环结晶。电渗析产生的浓水先进行臭氧催化氧化，之后进行一次蒸发结晶，

得到硫酸钠和一次母液，一次母液进行冷冻结晶，得到芒硝和二次母液，将二次母液进行二
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次蒸发结晶，得到氯化钠和三次母液，三次母液循环至一次蒸发结晶步骤进行循环结晶。

[0017] 进一步的，在所述步骤(1)中，软化、絮凝和沉淀过程是在高密澄清池中进行，粗滤

过程在V型滤池中进行，超滤膜的平均孔径为1-100  nm。均质匀量过程是在调节池中进行。

[0018] 进一步的，在所述步骤(1)中，高密澄清池前端设有加药设备，投加软化剂和絮凝

剂，高密澄清池出口处也设有加药设备，分别投加盐酸或硫酸的任意一种将pH调节至6.5-

7.5，以及非氧化性杀菌剂。

[0019] 进一步的，在所述步骤(1)中，软化剂是根据煤化工含盐废水的水质不同加入不同

浓度的氢氧化钙、氢氧化钠和碳酸钠的一种或几种；混凝剂是聚合硫酸铁(PFS)和聚丙烯酰

胺(PAM)的复合混凝剂，PFS的浓度为5-200  mg/L，PAM的浓度为0.5-12  mg/L。

[0020] 进一步的，在所述步骤(1)中，经预处理工艺之后，废水指标将控制到硬度小于200 

mg/L、COD小于70  mg/L，浊度小于3  NTU。

[0021] 进一步的，在所述步骤(2)中，中压反渗透膜的运行压力是1-3  MPa，高压反渗透膜

的运行压力是3-6  MPa，中压膜和高压膜均采用错流过滤。中压膜和高压膜可以选用本领域

常用的反渗透用膜。

[0022] 进一步的，在所述步骤(2)中，经过两级反渗透膜分离工艺之后，产生的浓水的TDS

将达到50000  mg/L以上。

[0023] 进一步的，在所述步骤(3)中，软化、絮凝沉淀过程是在高密澄清池中进行，粗滤过

程在V型滤池中进行，超滤膜的平均孔径为1-100  nm。

[0024] 进一步的，在所述步骤(3)中，高密澄清池前端设有加药设备，投加软化剂和絮凝

剂，高密澄清池出口处也设有加药设备，投加pH调节剂将pH调节至6.5-7.5，按需要同时投

加非氧化性杀菌剂。

[0025] 进一步的，在所述步骤(3)中，软化剂是根据高压反渗透浓水的水质不同加入不同

浓度的氢氧化钙、氢氧化钠和碳酸钠的一种或几种；絮凝剂是PFS和PAM的复合混凝剂，PFS

的浓度为10-300  mg/L，PAM的浓度为0.5-12  mg/L。电渗析进水指标将控制到硬度小于50 

mg/L、COD小于400  mg/L，浊度小于3  NTU。

[0026] 进一步的，在所述步骤(3)中，通过电渗析浓缩之后，浓水中的TDS将达到200000 

mg/L以上。电渗析淡水TDS为25000mg/L以下。一般在10000  mg/L以上，优选在15000  mg/L以

上。

[0027] 进一步的，在所述步骤(4)中，臭氧催化氧化可以采用现有技术，例如催化剂可以

采用已公开专利CN105709737A、CN105709743A或CN105709744A中的一种或几种。臭氧催化

氧出水中的COD应控制在500  mg/L以下。

[0028] 进一步的，在所述步骤(4)中，一次蒸发结晶时，蒸发浓缩的温度为50～150  ℃，结

晶温度为50～100  ℃；二次蒸发结晶时，蒸发浓缩的温度为50～150  ℃，结晶温度为30～50 

℃；冷冻结晶的温度为0～-8  ℃。

[0029] 进一步的，在所述步骤(4)中，蒸发结晶时使用的装置包括蒸发器和结晶器。蒸发

器分别为自然循环蒸发器、强制循环蒸发器、升膜蒸发器或降膜蒸发器的任意一种；结晶器

分别为Oslo结晶器、DP结晶器或以上型式的变种中的任意一种。蒸发器和结晶器可以是本

领域的现有设备或按现有技术设计。

[0030] 进一步的，在所述步骤(4)中，生成的硫酸钠、芒硝和氯化钠通过离心脱水机收集。
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生成硫酸钠的纯度能达到95%以上，产品质量达到国标工业无水硫酸钠Ⅲ类合格品品质标

准。生成的氯化钠的浓度能达到98%以上，产品质量达到国标精制工业盐二级品质标准。芒

硝产品质量90%以上。产品纯度均以质量百分数计。

[0031] 本发明方法获得了如下综合技术效果：

[0032] 1.综合措施保证了膜单元（反渗透和电渗析）的稳定操作。采用两级不同压力的反

渗透单元，同时将特定操作方式的电渗析单元（淡水中仍有相对较高的盐含量）有机整合到

反渗透流程中，三者流程和条件协同配合，在保证浓缩倍数、出水速度的同时，实现了膜单

元的长周期稳定操作，有效控制了膜污染问题，以及膜频繁再生造成的膜寿命减少的问题。

采用本发明方案时，膜单元可以稳定运转3年以上，试验及模拟表明，如果不采用该协同组

合流程和条件的配合，在相同的预处理条件下，膜单元一般只能运行1～1.5年。

[0033] 2.  预处理单元操作成本低。通过膜单元的流程和条件协同配合，降低了膜单元进

水指标的苛刻度要求，进水预处理操作可以大大降低操作成本。例如，本发明可以使用成本

较低的软化、絮凝沉淀、粗滤、超滤等方式，这些方法成本低，运转稳定，不需现有技术中离

子交换、纳滤等成本高的预处理单元。

[0034] 3.  分盐方案在保证结晶盐纯度的基础上，不外排废液，真正实现零排放。对硫酸

钠采用两种结晶方式进行结晶，分别以硫酸钠结晶和芒硝结晶两种产物结晶，将废水中的

其它杂质合理分配到不同结晶产物中，避免了母液全循环造成的结晶盐纯度不合格问题，

在保证结晶盐质量合格的前提下实现废水零排放。如果硫酸钠采用一种结晶盐形式分离，

经试验表明得到两种结晶盐（硫酸钠和氯化钠）纯度不合格；如果欲保证两种结晶盐纯度合

格，则需要外排含盐废液。 因此，本发明方案在实现煤化工废水零排放或近零排放的同时，

提高了盐的回收率，并能回收高品质的硫酸钠、芒硝和氯化钠，实现了结晶盐的资源化。同

时，由于分质盐的工艺在末端，也简化了工艺，减少了建造成本。

附图说明

[0035] 图1是实现本发明方法的单元装置组成及连接关系示意图。

具体实施方式

[0036] 结合图1，进一步详述一种煤化工含盐废水零排放全流程处理工艺，本发明的保护

范围不局限于下述的实施方式。其中各单元均采用本领域常规装置或设备，参照本发明下

述具体实施方式，本领域技术人员可以根据废水水质进行常规调整，获得不同水质的最优

化处理控制条件，使各单元达到所控制的出水水质要求，实现最终工艺效果。

[0037] 高含盐工业废水各污染物的平均浓度为：COD为80  mg/L、总硬度(以CaCO3计)为

2000  mg/L、总碱度(以CaCO3计)为2000  mg/L、二氧化硅为30  mg/L、TDS为5000  mg/L，其中，

氯离子浓度为700  mg/L、硫酸根离子浓度为1000  mg/L，pH值为8。

[0038] 如图1所示，利用所述的煤化工含盐废水零排放处理工艺，包括如下步骤：

[0039] (1)  含盐废水进入高密澄清池，根据含盐废水的水质，在高密澄清池的反应区投

加1.8  g/L氢氧化钙，使得pH值维持在11-11.5之后，投加3.2  g/L碳酸钠将剩余的钙离子沉

淀完全，再投加50  mg/L的PFS混凝，4  mg/L的PAM助凝，在反应区充分混凝之后，进入到高密

池的澄清区沉淀，最后在高密澄清池的出口处投加盐酸或硫酸将pH调节至7左右，并投加非
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氧化性杀菌剂防止膜污染。经处理后，高密澄清池出水硬度小于200  mg/L。

[0040] (2) 高密澄清池出水经V型滤池去除水中的悬浮物、胶体颗粒等，最终将废水中的

浊度控制在3  NTU左右，COD控制在50  mg/L左右，进入到超滤装置中。超滤装置的运行压力

为0.05  MPa，经超滤的进一步处理之后，最终使得废水指标达到硬度小于200  mg/L、COD小

于50  mg/L，浊度小于1  NTU。

[0041] (3)  经预处理之后的废水进入反渗透装置进行浓缩，反渗透装置包含中压反渗透

和高压反渗透，并设有25μm的微孔过滤器作为进水的保障措施。中压反渗透装置采用是抗

污染的中压反渗透膜，运行压力为2  MPa左右，其浓水的TDS达到20000  mg/L左右；中压反渗

透的浓水和电渗析单元的淡水进入高压反渗透装置中，高压反渗透装置采用是抗污染的高

压反渗透膜，运行压力在3.5  MPa左右，其浓水的TDS达到50000  mg/L左右。中压反渗透和高

压反渗透的淡水COD小于30  mg/L，TDS小于300  mg/L，硬度小于10  mg/L，达到循环水补水水

质指标要求。反渗透膜组件的运行寿命可以达到3年以上。

[0042] (4) 高压反渗透的浓水进入高密澄清池，根据其水质在高密澄清池的反应区投加

0.55  g/L氢氧化钠，使得pH值维持在11.5左右之后，投加2.2  g/L碳酸钠，再投加100  mg/L

的PFS混凝，6  mg/L的PAM助凝，在反应区充分混凝之后，进入到高密池的澄清区沉淀，最后

在高密澄清池的出口处投加盐酸或硫酸将pH调节至7左右，并投加非氧化性杀菌剂防止膜

污染。

[0043] (5) 高密澄清池出水经V型滤池去除水中的悬浮物、胶体颗粒等，最终将废水中的

浊度控制在3  NTU左右，进入到超滤装置中。超滤装置的运行压力为0.05  MPa，经超滤的进

一步处理之后，最终使得废水指标硬度小于50  mg/L、COD小于400  mg/L，浊度小于1  NTU。

[0044] (6)  废水进入电渗析装置进一步浓缩，其运行电压为40  V，为了保证电渗析的长

周期稳定运行，将产水（淡水）的TDS定为15000  mg/L左右，进入到高压反渗透膜中进一步进

行脱盐处理；其浓水中的TDS则达到200000  mg/L以上。通过控制电渗析装置产水仍具有较

高的盐含量，并与反渗透单元有机组合，在实现反渗透单元长周期稳定运转的同时，也保证

了电渗析单元的长周期稳定运转。

[0045] (7) 电渗析的浓水进入到高级催化氧化装置，将水中难降解的COD降至500  mg/L

左右，进入到蒸发结晶单元。

[0046] (8)  在一次蒸发结晶装置中，在100  ℃的蒸发温度、50-80  ℃的结晶温度下，得到

产品质量达到国标工业无水硫酸钠Ⅲ类合格品品质标准的硫酸钠；结晶剩余的母液进入到

冷冻结晶装置中在-5  ℃左右的结晶温度下进一步得到，纯度为90%以上的芒硝；剩余的液

体再进入到二次蒸发结晶装置中，在100  ℃的蒸发温度、30-50  ℃的结晶温度下得到产品

质量达到国标精制工业盐二级品质标准的氯化钠，控制二次蒸发结晶的结晶母液的TDS为

400000  mg/L以上，再将其循环到一次蒸发结晶中再次蒸发结晶母液中剩余的盐份，通过循

环过程和条件控制，实现三种结晶产物纯度合格，并提高水和盐的回收率。对于循环母液

COD累积过高（如达到10000  mg/L左右时），可以通过循环到臭氧催化氧化装置或其它方式

进行处理。
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