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(54)实用新型名称

一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置

(57)摘要

本实用新型属于炼焦化工产品回收技术领

域，尤其涉及一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨

装置，其特征在于，包括脱酸塔、蒸氨塔、真空设

备、脱苯塔和油汽余热换热器等；剩余氨水管道

与氨水换热器相连通；氨水换热器剩余氨水出口

与脱酸塔顶部相连通；氨水换热器的热氨水出口

与蒸氨塔中部相连通；蒸氨塔顶部与氨分缩器直

接相连；氨分缩器氨汽出口与真空设备相连通；

油汽余热换热器壳程出口与蒸氨塔底部汽相空

间相连通；脱苯塔顶部汽相出口与油汽余热换热

器管程汽相入口相连通。与现有焦化焦化粗苯蒸

馏与蒸氨技术相比，本实用新型有益之处是能够

大幅降低焦化蒸氨和粗苯蒸馏的运行成本。
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1.一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置，其特征在于，包括脱酸塔、蒸氨塔、真空设

备、脱苯塔和油汽余热换热器；剩余氨水管道与氨水换热器剩余氨水入口相连通；氨水换热

器剩余氨水出口与脱酸塔顶部相连通；脱酸塔底部与热氨水泵入口相连通；热氨水泵出口

与氨水换热器热氨水入口相连通；氨水换热器的热氨水出口与蒸氨塔中部相连通；蒸氨塔

底部与蒸氨废水泵入口相连通；蒸氨废水泵出口与废水冷却器废水入口相连通；废水冷却

器废水出口与生化处理装置相连通；蒸氨塔顶部与氨分缩器直接相连；氨分缩器氨汽出口

与真空设备相连通；真空设备出口与氨冷凝器氨汽入口相连通；氨冷凝器氨水出口与氨水

用户相连通；蒸氨塔底部与废水循环泵相连通，废水循环泵与油汽余热换热器壳程入口相

连通；油汽余热换热器壳程出口与蒸氨塔底部汽相空间相连通；脱苯塔顶部汽相出口与油

汽余热换热器管程汽相入口相连通；油汽余热换热器管程汽相出口与粗苯冷凝冷却器汽相

入口相连通；NaOH溶液供给管道与蒸氨塔中部管道相连通。
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一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置

技术领域

[0001] 本实用新型属于炼焦化工产品回收技术领域，尤其涉及一种采用脱苯塔顶余热的

负压蒸氨装置。

背景技术

[0002] 目前焦化企业的剩余氨水蒸氨普遍采用蒸汽汽提法常压下进行氨的分离与回收，

以此来降低废水中的氨氮含量。但常压蒸氨工艺技术成熟，操作稳定，但此工艺消耗蒸汽量

较大，每处理1吨剩余氨水约消耗170～200kg的低压蒸汽，耗能较大，运行成本较高。

[0003] 为解决蒸氨过程能耗较高的问题，热泵蒸氨工艺和负压蒸氨工艺等节能工艺被陆

续创新实践应用。其中热泵蒸氨工艺采用第二类吸收式热泵将蒸氨塔顶氨汽的潜热回收用

于加热塔底废水，提供部分热源，节省了蒸氨的能源消耗。此工艺能够降低34％的蒸氨运行

成本，但此工艺增加了较多设备，固定设备投资较大，也使得蒸氨操作变得更加复杂。负压

蒸氨工艺采用降低蒸氨塔的操作温度，能够利用其他工序的余热作为蒸氨的热源进行节能

降耗；其他工序的余热可为荒煤气余热、循环氨水余热以及烟道气余热等；但现有负压蒸氨

工艺均采用真空设备对冷凝后的不凝含氨酸汽进行抽吸产生负压，不凝含氨酸汽的介质特

性对真空设备的材质要求较高，且较多负压蒸氨工艺不能获得浓度较高的浓氨水。

[0004] 授权公告号为CN  106673012  B的中国发明专利公开了“一种负压操作生产浓氨水

的工艺及装置”，利用干式真空泵对蒸氨塔进行抽吸，能够获得高浓度浓氨水，但此氨水产

品中存在有大量的硫化氢、氰化氢和二氧化碳等酸性气体，氨水产品中存在有大量的铵盐，

容易产生盐结晶，产品的纯度也限制了产品氨水的用途。但此工艺仍不能克服含氨酸汽对

真空泵的材质要求高的缺点。

[0005] 目前焦化行业的常见的粗苯蒸馏工艺一般分为常压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工

艺和负压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工艺；负压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏是近10年发展的节

能粗苯蒸馏工艺，相对于常压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工艺，此工艺增加了真空设备等少

量投资，但能够大幅降低过热蒸汽的消耗。除新建焦化厂，当前国内较多焦化老厂仍采用常

压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工艺，常压粗苯蒸馏工艺中脱苯塔顶出来的93℃左右油汽进入

粗苯冷凝冷却器直接被循环水冷凝冷却，这些温度品质较高的含油蒸汽能源利用率较低。

实用新型内容

[0006] 本实用新型的目的是提供一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置，克服现有技术

的不足，通过事先去除剩余氨水中的H2S、CO2和HCN等酸性组份，降低负压蒸氨系统中氨汽的

腐蚀能力，降低负压蒸氨系统中真空设备对材质的要求，降低设备投资，延长设备使用周

期，可为常压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工艺提供升级方案。

[0007] 为实现上述目的，本实用新型通过以下技术方案实现：

[0008] 一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置，其特征在于，包括脱酸塔、蒸氨塔、真空

设备和和油汽余热换热器等；剩余氨水管道与氨水换热器剩余氨水入口相连通；氨水换热
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器剩余氨水出口与脱酸塔顶部相连通；脱酸塔底部与热氨水泵入口相连通；热氨水泵出口

与氨水换热器热氨水入口相连通；氨水换热器的热氨水出口与蒸氨塔中部相连通；蒸氨塔

底部与蒸氨废水泵入口相连通；蒸氨废水泵出口与废水冷却器废水入口相连通；废水冷却

器废水出口与生化处理装置相连通；蒸氨塔顶部与氨分缩器直接相连；氨分缩器氨汽出口

与真空设备相连通；真空设备出口与氨冷凝器氨汽入口相连通；氨冷凝器氨水出口与氨水

用户相连通；蒸氨塔底部与废水循环泵相连通，废水循环泵与油汽余热换热器壳程入口相

连通；油汽余热换热器壳程出口与蒸氨塔底部汽相空间相连通；脱苯塔顶部汽相出口与油

汽余热换热器管程汽相入口相连通；油汽余热换热器管程汽相出口与粗苯冷凝冷却器汽相

入口相连通；NaOH溶液供给管道与蒸氨塔中部管道相连通。

[0009] 与现有技术相比，本实用新型的有益效果是：

[0010] 1)本实用新型中负压蒸氨工艺采用先去除剩余氨水中的H2S、CO2和HCN等酸性组

份，降低了负压蒸氨系统中氨汽的腐蚀能力，有效降低了负压蒸氨系统中真空设备对材质

的要求，降低了设备投资，延长设备使用周期；

[0011] 2)本实用新型中负压蒸氨工艺能够获得不含酸性组份的洁净浓氨水，拓展了产品

氨水的用途，提高经济效益；

[0012] 3)本实用新型能够降低蒸氨工艺的蒸汽消耗量的同时，也降低了粗苯蒸馏工艺的

循环水消耗量，大幅降低了焦化蒸氨和粗苯蒸馏的运行成本；

[0013] 4)本实用新型适用于常压过热蒸汽汽提法粗苯蒸馏工艺，其在原有常压粗苯蒸馏

工艺的基础上增加的设备较少，且设备材质要求降低，较少的固定投资和运行成本适合现

有焦化厂进行改造升级。

附图说明

[0014] 图1是本实用新型实施例工艺流程结构示意图；

[0015] 图中：1‑脱苯塔、2‑油汽余热换热器、3‑粗苯冷凝冷却器、4‑蒸氨塔、5‑氨分缩器、

6‑真空设备、7‑氨冷凝器、8‑废水循环泵、9‑蒸氨废水泵、10‑废水冷却器、11‑脱酸塔、12‑热

氨水泵、13‑氨水换热器。

具体实施方式

[0016] 下面将结合具体实施例对本实用新型的技术方案进行清楚、完整地描述，显然，所

描述的实施例是本实用新型一部分实施例，而不是全部的实施例。

[0017] 为了更清楚地说明本实用新型具体实施方式或现有技术中的技术方案，下面将对

具体实施方式或现有技术描述中所需要使用的具体实施例作简单地介绍，显而易见地，下

面描述中的具体实施例是本实用新型的一些实施方式，对于本领域普通技术人员来讲，在

不付出创造性劳动的前提下，还可以根据这些具体实施例获得其他的具体实施例。

[0018] 通常在此处具体实施例中描述和显示出的本实用新型实施例的组件可以以无数

种不同的配置来布置和设计。因此，以下对在具体实施例中提供的本实用新型的实施例的

详细描述并非旨在限制要求保护的本实用新型的范围，而是仅仅表示本实用新型的选定实

施例。

[0019] 见图1，是本实用新型一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨装置实施例结构示意图，
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包括脱苯塔1、油汽余热换热器2、粗苯冷凝冷却器3、蒸氨塔4、氨分缩器5、真空设备6、氨冷

凝器7、废水循环泵8、蒸氨废水泵9、废水冷却器10、脱酸塔11、热氨水泵12、氨水换热器13及

连接管道；剩余氨水管道与氨水换热器13剩余氨水入口管道相连；氨水换热器13剩余氨水

出口与脱酸塔11顶部管道相连；脱酸塔11底部与热氨水泵12入口管道相连；热氨水泵12出

口与氨水换热器13热氨水入口管道相连；氨水换热器13热氨水出口与蒸氨塔4中部管道相

连；蒸氨塔4底部与蒸氨废水泵9入口管道相连；蒸氨废水泵9出口与废水冷却器10废水入口

管道相连；废水冷却器10废水出口与生化处理装置管道相连；蒸氨塔4顶部与氨分缩器5直

接相连；氨分缩器5氨汽出口与真空设备6管道相连；真空设备9出口与氨冷凝器7氨汽入口

管道相连；氨冷凝器7氨水出口管道与氨水用户管道相连；蒸氨塔4底部与废水循环泵8相

连，废水循环泵8与油汽余热换热器2壳程入口相连；油汽余热换热器2壳程出口与蒸氨塔4

底部汽相空间相连；脱苯塔1顶部汽相出口与油汽余热换热器2管程汽相入口相连；油汽余

热换热器2管程汽相出口与粗苯冷凝冷却器3汽相入口相连；NaOH溶液供给管道与蒸氨塔4

中部管道相连。

[0020] 本实用新型一种采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨方法，通过事先去除剩余氨水中的

H2S、CO2和HCN等酸性组份，降低负压蒸氨系统中氨汽的腐蚀能力，包括脱酸、蒸氨、废水循环

换热、粗苯油汽余热换热，具体步骤如下：

[0021] 1)脱酸，焦化剩余氨水经氨水换热器13与脱酸塔11底被热氨水泵12抽出的脱酸后

剩余氨水进行换热后，进入脱酸塔11顶部进行脱酸操作；低压饱和蒸汽直接进入脱酸塔11

底部为剩余氨水脱酸提供汽提蒸汽；脱酸塔11顶部排出的含少量氨酸汽排至脱硫前煤气管

道或硫铵饱和器；与脱酸塔11底被热氨水泵12抽出的脱酸后剩余氨水换热后的剩余氨水温

度控制为90℃～100℃；

[0022] 2)蒸氨，与焦化剩余氨水换热13后的脱酸后剩余氨水送至蒸氨塔4中部进行蒸氨

操作；NaOH溶液进入蒸氨塔4中部进行分解固定铵；蒸氨塔4顶氨汽经氨分缩器5部分冷凝后

进入真空设备6进行抽吸，使得蒸氨4塔保持负压蒸氨操作；被抽吸后的氨汽进入氨冷凝器7

中被循环水冷却为不含酸性组份的洁净浓氨水；脱酸塔11顶的操作压力为10kPag～

30kPag；与焦化剩余氨水换热后的脱酸后剩余氨水温度控制为80～95℃；

[0023] 3)废水循环换热，蒸氨塔4底部的蒸氨废水被废水循环泵8抽出送至油汽余热换热

器2壳程与粗苯油汽进行换热；换热后的蒸氨废水送至蒸氨塔4底部进行部分闪蒸，为蒸氨

操作提供上升汽提蒸汽；蒸氨塔4底部的蒸氨废水由蒸氨废水泵9抽出排至废水冷却器10，

经循环水冷却后排至生化处理装置；蒸氨塔4顶的操作压力控制为‑90kPag～‑80kPag；氨分

缩器5后的氨汽温度控制为50℃～60℃；

[0024] 4)粗苯油汽余热换热，脱苯塔1顶部的含油蒸汽进入油汽余热换热器2管程与蒸氨

废水换热后，再进入粗苯冷凝冷却器3经循环水和低温水冷却为油水混合物进入后续油水

分离操作。脱苯塔1顶部的含油蒸汽进入油汽余热换热器2管程与蒸氨废水换热后为70℃～

75℃；脱苯塔1顶的操作压力控制为5kPag～15kPag。

[0025] 本实用新型最大优势在于较之以往的焦化粗苯蒸馏和蒸氨，既能够降低蒸氨工艺

的蒸汽消耗量的同时，也降低了粗苯蒸馏工艺的循环水消耗量，大幅降低了焦化蒸氨和粗

苯蒸馏的运行成本。

[0026] 以焦化生产能力为250万吨/年焦炭，洗苯用洗油循环量为300m3/h，剩余氨水处理
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量为100m3/h为例，采用本实用新型采用脱苯塔顶余热的负压蒸氨工艺的蒸氨蒸汽耗量为

35kg/吨剩余氨水，相比传统焦化蒸氨工艺的170kg/吨剩余氨水的低压蒸汽耗量，此工艺节

省了79.4％的低压蒸汽；粗苯蒸馏循环水耗量为33t/吨粗苯，相比负压过热蒸汽汽提法粗

苯蒸馏工艺的102t/吨粗苯的循环水耗量，此工艺节省了67.6％的循环水。

[0027] 尽管已经示出和描述了本实用新型的实施例，对于本领域的普通技术人员而言，

可以理解在不脱离本实用新型的原理和精神的情况下可以对这些实施例进行多种变化、修

改、替换和变型，本实用新型的范围由所附权利要求及其等同物限定。
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