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前　　言

　　本标准按照ＧＢ／Ｔ１．１—２００９给出的规则起草。

本标准由中国石油和化学工业联合会提出。

本标准由全国化学标准化技术委员会无机化工分技术委员会（ＳＡＣ／ＴＣ６３／ＳＣ１）归口。

本标准起草单位：唐山三友化工股份有限公司、中海油山东海化股份有限公司、青岛碱业股份有限

公司、河南中源化学股份有限公司、江苏华昌化工股份有限公司、江苏井神盐化股份有限公司、杭州龙山

化工有限公司、天津渤化永利化工股份有限公司、大化集团有限责任公司、正镶白旗洋丰化工有限公司、

中海油天津化工研究设计院。

本标准主要起草人：郑存强、陈洪涛、于英明、李山岭、齐玉娥、陈建如、王远、胡浩德、王加德、王明志、

丁忠虎、陆思伟、云玉娥、韩国杰、窦在英、刘二明、肖袁忠、丁超然、沈亮、张福进、张伟。
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碳酸钠生产技术规范

１　范围

本标准规定了碳酸钠生产技术的术语和定义、基本生产要求、设计要求、生产过程控制、生产设备维

护和保养、产品品质及包装要求、生产工艺安全、工业卫生设计及工作场所有害因素职业接触限值。

本标准适用于现有、新建（含改、扩建）的采用氨碱法、联碱法和天然碱加工法生产工业碳酸钠的生

产工艺过程。

２　规范性引用文件

下列文件对于本文件的应用是必不可少的。凡是注日期的引用文件，仅注日期的版本适用于本文

件。凡是不注日期的引用文件，其最新版本（包括所有的修改单）适用于本文件。

ＧＢ２１０．１—２００４　工业碳酸钠及其试验方法　第１部分：工业碳酸钠

ＧＢ４０５３．１　固定式钢梯及平台安全要求　第１部分：钢直梯

ＧＢ４０５３．２　固定式钢梯及平台安全要求　第２部分：钢斜梯

ＧＢ４０５３．３　固定式钢梯及平台安全要求　第３部分：工业防护栏杆及钢平台

ＧＢ１２３４８　工业企业厂界环境噪声排放标准

ＧＢ５００１６　建筑设计防火规范

ＧＢ５００４６　工业建筑防腐蚀设计规范

ＧＢ５０１８７　工业企业总平面设计规范

ＧＢ５０４８９　化工企业总图运输设计规范

ＧＢＺ１　工业企业设计卫生标准

ＧＢＺ２．１　工作场所有害因素职业接触限值　第１部分：化学有害因素

３　术语和定义

下列术语和定义适用于本文件。

３．１　

碳酸钠生产企业　狊狅犱犻狌犿犮犪狉犫狅狀犪狋犲犲狀狋犲狉狆狉犻狊犲

以原盐为原料，采用联碱法（侯氏制碱法）、氨碱法（索尔维法）生产碳酸钠的企业和以天然碱加工法

生产碳酸钠的企业。

３．２　

联碱法　犮狅犿犫犻狀犲犱狊狅犱犪狆狉狅犮犲狊狊

侯氏制碱法　ｈｏｕ’ｓｓｏｄａｐｒｏｃｅｓｓ

以合成氨装置生产的氨和二氧化碳及原盐为原料生产碳酸钠并联产氯化铵的方法。

３．３　

氨碱法　犪犿犿狅狀犻犪狊狅犱犪狆狉狅犮犲狊狊

索尔维法　ＳｏｌｖａｙｓｏｄａＰｒｏｃｅｓｓ

以原盐和石灰石为主要原料，以氨为中间辅助材料生产碳酸钠的方法。
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３．４　

天然碱加工法　狋狉狅狀犪狆狉狅犮犲狊狊

以天然碱为原料，通过蒸发或碳酸化生产加工碳酸钠的方法。

３．５　

生产过程控制　狆狉狅犱狌犮狋犻狅狀狆狉狅犮犲狊狊犮狅狀狋狉狅犾

生产过程控制是为确保生产过程处于受控状态，对直接或间接影响产品质量的生产、安装和服务过

程所采取的作业技术和生产过程的分析、诊断和监控。

４　基本生产要求

４．１　装置规模

新建、改建、扩建的碳酸钠生产装置规模应符合碳酸钠行业的准入规定。

４．２　工艺过程

４．２．１　氨碱法

氨碱法工艺过程应包括：盐水精制、石灰石煅烧、精盐水吸氨、氨盐水碳酸化、过滤、蒸馏、压缩、重碱

煅烧、重灰工序工艺系统。

４．２．２　联碱法

联碱法工艺过程应包括：原盐精制、氯化铵结晶、湿铵干燥、冰机制冷、氨吸收、氨母液Ⅱ碳酸化（其

中包括脱碳气工艺和变换气工艺）、重碱过滤、重碱煅烧、二氧化碳压缩系统。

４．２．３　天然碱加工法

天然碱加工法包括倍半碱工艺和碳酸化工艺，倍半碱工艺和碳酸化工艺过程应包括：

ａ）　倍半碱工艺应包括蒸发结晶、过滤、离心、轻灰煅烧、轻灰水合工艺系统。

ｂ） 碳酸化工艺应包括碳酸化、湿分解、压缩、过滤、煅烧工艺系统。

５　设计要求

５．１　厂址选择及总图布置

５．１．１　厂址选择

５．１．１．１　企业选址应依据我国现行的卫生、安全生产和环境保护等法律法规、标准和拟建企业建设项目

生产过程的卫生特征及其对环境的要求、职业性有害因素的危害状况，结合建设地点现状与当地政府的

整体规划，以及水文、地质、气象等因素，进行综合分析而确定。

５．１．１．２　企业选址宜避开自然疫源地；对于因建设工程需要等原因不能避开的，应设计具体的疫情综合

预防控制措施。

５．１．１．３　企业选址宜避开可能产生或存在危害健康的场所和设施，如垃圾填埋场、污水处理厂、气体输

送管道，以及水、土壤可能已被原工业企业污染的地区；建设工程需要但又难以避开的，应首先进行卫生

学评估，并根据评估结果采取必要的控制措施。设计单位应明确要求施工单位和建设单位制定施工期

间和投产运行后突发公共卫生事件应急救援预案。

５．１．１．４　企业应设在当地夏季最小频率风向被保护对象的上风侧，并应符合国家规定的卫生防护距离

２
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要求，以避免与周边地区产生相互影响。对于目前国家尚未规定卫生防护距离要求的，宜进行健康影响

评估，并根据实际评估结果作出判定。

５．１．１．５　联合企业内在同一区域布置不同卫生特征的企业时，宜避免不同有害因素产生交叉污染和联

合作用。

５．１．１．６　企业的厂址选择除符合上述要求外，还应符合ＧＢ５０４８９和ＧＢ５０１８７的有关规定。

５．１．２　总图布置

５．１．２．１　厂区总平面布置应明确功能分区，可分为生产区、非生产区、辅助生产区。其工程用地应根据

卫生要求，结合工业企业性质、规模、生产流程、交通运输、场地自然条件、技术经济条件等合理布局。

５．１．２．２　企业总平面布置，包括建（构）筑物现状、拟建建筑物位置、道路、卫生防护、绿化等应符合

ＧＢ５００１６、ＧＢ５０４８９、ＧＢ５０１８７、ＧＢＺ１等国家相关标准规范的要求。

５．１．２．３　企业厂区总平面功能分区的分区原则应遵循：分期建设项目宜一次整体规划，使各单体建筑均

在其功能区内有序合理，避免分期建设时破坏原功能分区；行政办公用房应设置在非生产区；生产车间

及与生产有关的辅助用房应布置在生产区内；产生有害物质的建筑（部位）与环境质量较高要求的或有

较高洁净要求的建筑（部位）应有适当的间距或分隔。

５．１．２．４　可能发生急性职业病危害的有毒、有害的生产车间应设置与相应事故防范和应急救援相配套

的设备、设施，并留有应急通道。

５．１．２．５　煅烧工序应靠近碳酸化工序，以使重碱的运输路线短而方便。煅烧工序到包装厂房的距离不

宜太远，同时包装厂房的布置应便于装车外运。

５．１．２．６　压缩工序的位置应考虑煅烧炉炉气管线（包括氨碱厂的石灰窑窑气管线）不应过长，而且到碳

酸化的管线也应较短。

５．１．２．７　热电站（锅炉房）的位置应靠近用汽中心，避免蒸汽管线过长。同时，热电站（或全厂总降压站）

至各配电室的电缆走向应合理，电缆长度宜短。

５．１．２．８　氨碱法生产企业的石灰工序布置除应考虑石灰石及焦炭的运输，同时石灰乳至蒸馏工序、窑气

至压缩工序的管线长度宜短。当使用固体盐为原料时，为减少固体运输，化盐工序宜设在附近的盐场或

厂内的盐堆场区，便于化盐后将饱和盐水送至盐水精制工序。

５．１．２．９　联碱法生产企业的洗盐工序宜靠近盐堆场布置，便于盐的运输。同时应考虑到洗盐（或精盐）

到盐析结晶器的距离，冷冻工序应靠近氯化铵工序的外冷器，以减少冷损失。

５．１．２．１０　联碱法生产企业的总平面布置除满足合成氨装置、联碱装置的各自要求外，还应充分考虑到

两个装置之间的密切关系，以缩短管线，便于生产。

５．２　竖向布置

５．２．１　放散大量热量或有害气体的厂房宜采用单层建筑。当厂房是多层建筑物时，放散热和有害气体

的生产过程宜布置在建筑物的高层。如必须布置在下层时，应采取有效措施防止污染上层工作环境。

５．２．２　噪声与振动较大的生产设备宜安装在单层厂房内。当设计需要将这些生产设备安置在多层厂

房内时，宜将其安装在底层，并采取有效的隔声和减振措施。

５．２．３　含有挥发性气体、蒸气的各类管道不宜从仪表控制室和劳动者经常停留或通过的辅助用室的空

中和地下通过；若需通过时，应严格密闭，并应具备抗压、耐腐蚀等性能，以防止有害气体或蒸气逸散至

室内。

５．３　厂房设计

５．３．１　厂房建筑方位应能使室内有良好的自然通风和自然采光，相邻两建筑物的间距一般不宜小于二

者中较高建筑物的高度。
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５．３．２　以自然通风为主的厂房，车间天窗设计应满足卫生要求：阻力系数小，通风量大，便于开启，适应

不同季节要求，天窗排气口的面积应略大于进风窗口及进风门的面积之和。热加工厂房应设置天窗挡

风板，厂房侧窗下缘距地面不宜高于１．２ｍ。

５．３．３　高温、热加工、有特殊要求和人员较多的建筑物应避免西晒。厂房侧窗上方宜设置遮阳、遮雨的

固定板（棚），避免阳光直射，方便雨天通风。

５．３．４　产生噪声、振动的厂房设计和设备布局应采取降噪和减振措施。

５．３．５　车间办公室宜靠近厂房布置，但不宜与处理危险、有毒物质的场所相邻。应满足采光、照明、通

风、隔声等要求。

５．３．６　具有腐蚀性环境的厂房建筑物结构应符合ＧＢ５００４６的要求。

５．４　工艺设计

５．４．１　劳动安全卫生防护设施、环境保护设施和消防设施应做到与主体工程同时设计、同时施工、同时

投产使用。

５．４．２　工艺设计应优化工艺流程，合理优化设备配置，充分考虑安全设施、环保设施和消防设施与工艺

装置的结合。

５．４．３　工艺设计应采用先进的工艺、设备，做到生产过程自动化，宜采用ＤＣＳ集中控制系统。氨碱、联

碱生产企业，应根据本企业工艺特点，装备功能完善的自动化控制系统，严格工艺、设备管理。对使用重

点监管的危险化学品数量构成重大危险源的生产、储存装置，应装备自动化控制系统，实现对温度、压

力、液位等重要参数的实时监测。

５．４．４　同一性质的生产工艺设备，宜集中布置，并充分考虑操作、检修、安全通道等的间距要求。

５．５　建（构）筑物

５．５．１　厂房建（构）筑物应符合安全健康、消防、当地地震等级等相关要求，并具有足够使用的高度和面

积，利于通风。

５．５．２　生产厂房等建（构）筑物的地面、墙体、梁、柱等应采取有效的防腐蚀措施。

５．５．３　生产车间地面应平整，易于清扫，清污分流。

５．５．４　固定式钢梯及平台的安全要求应符合ＧＢ４０５３．１、ＧＢ４０５３．２、ＧＢ４０５３．３的规定。

６　生产过程控制

６．１　氨碱法

６．１．１　流程概述

以原盐、石灰石为原料，以氨为中间媒介，通过盐水精制、石灰石煅烧、精盐水吸氨、氨盐水碳酸化、

重碱过滤、母液蒸馏、重碱煅烧及气体压缩等生产过程制得轻质碳酸钠；轻质碳酸钠一部分经过冷却送

至成品包装，另一部分进一步加工制得重质碳酸钠经冷却后送至成品包装。

６．１．２　盐水精制工序

６．１．２．１　工序任务

将原盐溶解于水，制成饱和粗盐水。通过对粗盐水进行精制，制备符合吸氨工序和碳化工序要求的

精盐水，盐水精制过程主要是除去盐水中的钙、镁离子及水不溶物等，包括以下内容：

ａ）　减轻吸氨过程中管道与塔器的结疤堵塞现象，延长使用周期，提高设备生产能力。粗盐水中的

钙、镁在吸氨过程中可与氨、二氧化碳反应生成钙、镁的单盐或复盐的沉淀使管道与塔器结疤
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堵塞，使设备管道的使用周期缩短，且明显降低设备生产能力；

ｂ） 提高碳酸钠质量。由于粗盐水吸氨和碳化时都会析出钙、镁沉淀物残留在产品中，致使碳酸钠

中的水不溶物含量增加，影响产品质量；

ｃ） 减少生产过程中的氨、盐损失。若盐水未经过精制，吸氨时结疤速度加快，使塔器、管道清理次

数增加，频繁的开停倒换，造成氨、盐水的流失，增加盐、氨消耗。

６．１．２．２　工艺方法

６．１．２．２．１　石灰碳酸铵法

石灰碳酸铵法分两步除去盐水所含的镁、钙杂质：

ａ）　在反应器内加入石灰乳使二价镁离子转化成为氢氧化镁沉淀析出，在一次盐水澄清桶内将沉

淀物沉降而分离。反应方程式为：

Ｍｇ
２＋＋Ｃａ（ＯＨ） →２ Ｍｇ（ＯＨ）２↓＋Ｃａ

２＋

ｂ） 在除钙塔内通入碳化尾气（含氨及二氧化碳），使一次盐水中的二价钙离子转化成为碳酸钙沉

淀析出而除去之（在二次盐水澄清桶内沉降而分离）。反应方程式为：

Ｃａ２＋＋２ＮＨ３＋ＣＯ２＋Ｈ２ →Ｏ ＣａＣＯ３↓＋２ＮＨ４
＋

６．１．２．２．２　石灰碳酸钠法

首先将石灰乳与碳酸钠按一定比例（依粗盐水钙、镁含量）混合反应后消除碱液中的碳酸氢钠，将最

终有效成分为氢氧化钠和碳酸钠的混合液（也称苛化液）送至盐水反应器，使粗盐水中钙、镁离子同时沉

淀下来。反应方程式为：

ＮａＨＣＯ３＋Ｃａ（ＯＨ）２＝ＮａＯＨ＋ＣａＣＯ３↓＋Ｈ２Ｏ

除钙、镁离子反应式为：

Ｍｇ
２＋＋２ＯＨ →

－ Ｍｇ（ＯＨ）２↓

Ｃａ２＋＋ＣＯ３ →
２－ ＣａＣＯ３↓

６．１．２．３　工艺流程

６．１．２．３．１　石灰碳酸铵法

原盐经计量后送入化盐桶上部，与其底部进入的淡盐水（精杂水）逆流接触，制成近饱和的粗盐水，

粗盐水自流或经泵送到调和槽内，加入适量二次泥浆（助沉剂）和石灰乳，混合均匀反应彻底后，加入适

量的絮凝剂（聚丙烯酰胺），混合均匀后自流进入一次盐水澄清桶进行澄清。

由一次盐水澄清桶上部出来的清液（一次盐水）用泵送到除钙塔除钙段顶圈（除钙塔分两段，上部为

净氨段、下部为除钙段），以吸收从除钙塔底部进来的碳酸化尾气中的氨和二氧化碳，进行除钙反应。

从除钙塔底部出来的液体（塔出卤），自流进入二次盐水澄清桶进行澄清。由二次盐水澄清桶上部

出来的清液（二次盐水或精盐水），用泵送至吸氨系统进行吸氨。

除钙塔除钙段出气进入其上部的净氨段，用不含氨的低温水洗涤尾气中残留的氨。净氨段出来的

水自流于混泥地槽与海水、一次泥混合经泵送入洗泥桶。

二次盐水澄清桶底部排出的二次泥经泵送至调和槽，作为一次盐水澄清的助沉剂，用于回收二次盐

水泥中的氨。一次盐水澄清桶底部排出的一次盐水泥进入混合料槽，与除钙净氨段出水、海水混合（混

合料）经泵送至洗泥桶中心桶。洗水自洗泥桶下层进入洗泥桶中与混合料逆流接触洗涤，洗涤后的淡盐

水（精杂水）自上层溢流至杂水桶，经杂水泵送至化盐桶化盐，洗泥桶底部排出的废泥经泵送至净化工序

处理后外排，或将废泥进行压滤处理，清液回收用于化盐，滤饼用于垫地。

５

犌犅／犜３５８０２—２０１８



６．１．２．３．２　石灰碳酸钠法

原盐经计量后送入化盐桶或化盐池上部，与其底部进入的淡盐水逆流接触，形成的饱和粗盐水用粗

盐水泵送至反应器中，在反应器中加入配制好的苛化液，混合后粗盐水自反应器出口溢流至曲径槽（在

曲径槽加入助沉剂）、澄清桶，在澄清桶内澄清后，合格的精盐水从其上部溢流至精盐水槽，经精盐水泵

送至吸氨工序。

澄清桶底部盐泥排至洗泥桶上层套桶内。洗水自洗泥桶底层进入，盐泥与洗水在洗泥桶中经逆流

洗涤，洗涤后的淡盐水自上层溢流至淡盐水槽经淡盐水泵送至化盐桶或化盐池化盐，洗泥桶尖底排泥送

至碱渣废液前池与碱渣一起排至渣场或将废盐泥送至压滤工序进行脱水，淡盐水回收，滤饼堆存。

６．１．２．４　工艺过程控制

６．１．２．４．１　工艺指标

６．１．２．４．１．１　石灰碳酸铵法

石灰碳酸铵法盐水精制工序工艺指标应符合表１要求。

表１　石灰碳酸铵法盐水精制工序工艺指标

项　　目 指　　标

精盐水（以Ｃｌ－计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ５．２５

精盐水浊度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ８０

精盐水游离氨（以ＮＨ３ 计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ０．４～０．７

精盐水二氧化碳（ＣＯ２）浓度／（ｍＬ／２０ｍＬ） １８～５０

６．１．２．４．１．２　石灰碳酸钠法

石灰碳酸钠法盐水精制工序工艺指标应符合表２要求。

表２　石灰碳酸钠法盐水精制工序工艺指标

项　　目 指　　标

精盐水（以Ｃｌ－计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ５．２５

精盐水中钙（以Ｃａ２＋计）含量／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ５

精盐水中镁（以 Ｍｇ
２＋计）含量／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ５

精盐水浊度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ５０

６．１．２．４．２　操作要点

６．１．２．４．２．１　石灰碳酸铵法盐水精制工序

石灰碳酸铵法盐水精制工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　保证化盐桶内盐层距液面０．５ｍ～１．０ｍ，确保粗盐水盐分在合格范围；

ｂ） 尽可能地保证杂水温度控制在４０℃～４５℃之间；

ｃ） 根据原盐中镁含量及时调节石灰乳加入量，调和液过剩灰控制在合格范围内，确保粗盐水除镁

效果；
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ｄ） 根据一次盐水澄清桶清液层情况及时调节絮凝剂加入量、各桶物料进出量及一次泥排量，确保

一次盐水质量合格；

ｅ） 保证除钙塔各塔温度，各塔出卤温差不应大于５℃；

ｆ） 根据除钙情况、二次盐水澄清桶清液层情况及时调节各塔进气、进卤及各桶进出量、二次泥排

量，确保二次盐水质量合格；

ｇ） 进洗泥桶盐泥浆与洗水之比尽量保持在１∶３．５～１∶４．０之间，使废泥氯差在合格范围，并保

持洗泥桶出水澄清。

６．１．２．４．２．２　石灰碳酸钠法盐水精制工序

石灰碳酸钠法盐水精制工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　保证化盐桶内有效盐层不小于２．５ｍ，确保粗盐水盐分在合格范围；

ｂ） 淡盐水温差最大波动不应大于４℃；

ｃ） 根据粗盐水中的钙、镁离子含量配制合格苛化液，并及时调节苛化液的加入量，确保除钙、镁粗

盐水过剩氢氧根和过剩碳酸根离子合格；

ｄ） 根据澄清桶清液层情况及时调节助剂加入量及盐泥排量，确保精盐水质量合格；

ｅ） 进洗泥桶盐泥浆与洗水之比尽量保持在１∶３．５～１∶４．０之间，使废泥氯差在合格范围，并保

持洗泥桶出水澄清。

６．１．２．５　设备选用

６．１．２．５．１　石灰碳酸铵法盐水精制工序主要设备

石灰碳酸铵法盐水精制工序主要设备有化盐桶、调和槽、澄清桶、除钙塔、洗泥桶。其中澄清桶一

般选用结构简单、操作容易、运行稳定及澄清效率高的澄清桶，如：一次盐水澄清桶一般采用道尔型澄清

桶、外溢流式澄清桶；二次盐水澄清桶一般采用辐射外溢流澄清桶和道尔型二次澄清桶，均为蜂窝填料

型聚乙烯塑料斜管；除钙塔为吸收反应塔，由除钙段和净氨器两个部分组成，分菌帽塔和穿流式筛板塔

两种；洗泥桶一般选用效率较高的三层逆流洗泥桶。

６．１．２．５．２　石灰碳酸钠法盐水精制工序主要设备

石灰碳酸钠法盐水精制工序主要设备有化盐桶（或化盐池）、精制反应器、澄清桶及洗泥桶。其中

澄清桶一般选用结构简单、操作容易、运行稳定及澄清效率高的澄清桶，如斯堡丁式澄清桶、斜板式澄清

桶等。而洗泥桶一般选用效率较高的三层逆流洗泥桶。

６．１．３　石灰石煅烧工序

６．１．３．１　工序任务

在石灰窑内利用焦炭（或白煤）的燃烧热，使石灰石高温分解为窑气及生石灰，对产生的窑气进行净

化处理，使之符合氨盐水碳酸化的要求；同时将生石灰与温水在化灰机内进行消化反应制得合格的石灰

乳供蒸馏工序回收氨及盐水精制除镁。

６．１．３．２　工艺方法

将符合工艺要求的石灰石和焦炭（或白煤）均匀分布于石灰窑体内，石灰石利用焦炭（或白煤）的燃

烧热煅烧分解，其分解反应为吸热反应，提高煅烧温度，可加速碳酸钙分解，但温度过高会使石灰石过

烧，降低氧化钙活性，严重时将产生大瘤块。温度过低将影响碳酸钙的分解速度。燃烧过程所需空气的

加入量应与加入的燃料量相对应。空气不足燃烧不充分，产生大量的一氧化碳；空气过量会冲淡窑气，
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使氧气含量增加，二氧化碳浓度降低，同时热损失增加。石灰石分解主要反应为可逆反应，因此产生的

二氧化碳气体应及时导出，否则二氧化碳分压过高将抑制碳酸钙的持续分解，主要反应为：

ＣａＣＯ３（ｓ →） ＣａＯ（ｓ）＋ＣＯ２（ｇ）－１７９．６ｋＪ／ｍｏＬ

Ｃ（ｓ）＋Ｏ２（ｇ →） ＣＯ２（ｇ）＋３９５．４ｋＪ／ｍｏＬ

生石灰中加入适量的水，使氧化钙形成氢氧化钙悬浮液（石灰乳），主要反应为：

ＣａＯ＋Ｈ２ →Ｏ Ｃａ（ＯＨ）２＋６６．７ｋＪ／ｍｏＬ

石灰乳中悬浮粒子的分散程度很重要，粒子小易形成均匀不易沉降的乳状物，便于输送和使用。分

散度高，有利于蒸氨过程中和氯化铵充分反应，提高氢氧化钙的利用率。影响悬浮粒子大小的因素有石

灰的纯度、水量、水温、搅拌强度等。消化用水温度偏低，灰乳中悬浮粒子的分散度差，易沉积；消化用水

温度高，可加速消化，并呈现悬浮松软极细的粉末状，分散度好。

６．１．３．３　工艺流程

将符合工艺要求的石灰石和焦炭（或白煤），分别称量后从石灰窑顶部经分石器均匀撒入窑内。石

灰窑内的混合料经预热、煅烧、冷却三个阶段，石灰石被煅烧分解成生石灰，同时产生窑气。生石灰送入

石灰仓，由加灰机送入化灰机前端，同时温水也进入化灰机，石灰、水在机内进行消化，由块状消化成一

定浓度的灰乳。灰乳及未消化的块状物（大部分为返石、返砂、瘤块、焦核）被推至化灰机尾部，经三层不

同孔径筛网筛分。筛分后的粗灰乳经溜槽进入灰乳转筛，进一步分离出２．５ｍｍ以上的颗粒。从灰乳

转筛下部流出的灰乳经溜槽进入灰乳罐后经灰乳泵送往蒸氨工序及盐水车间，剩余灰乳经回灰管道返

回灰乳罐。化灰机尾部返石经水洗后，排至返石带式输送机，经返石筛筛分，大块颗粒排入返石仓成为

返石，被输送到石灰石仓回收利用。

助燃空气经鼓风机由窑底送入，冷却生石灰，助燃空气得到了预热。窑气由窑顶引出，经过旋风分

离器及窑气洗涤塔粗略除尘后，进入电除尘器再次净化后送至压缩机，以保证压缩机的运转周期和正常

工作。

６．１．３．４　工艺过程控制

６．１．３．４．１　工艺指标

石灰石煅烧工序工艺指标应符合表３要求。

表３　石灰石煅烧工序工艺指标

项　　目 指　　标

以白煤为燃料

的窑气成分

二氧化碳（ＣＯ２）φ／％ ≥ ３８．５

氧（Ｏ２）φ／％ ≤ １．５

一氧化碳（ＣＯ）φ／％ ≤ ２．０

白煤与石灰石比值 ７．５～１１．５

以焦炭为燃料

的窑气成分

二氧化碳（ＣＯ２）φ／％ ≥ ４０

氧（Ｏ２）φ／％ ≤ １．０

一氧化碳（ＣＯ）φ／％ ≤ １．５

焦炭与石灰石比值 ６．５～８．０

灰乳浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ４～４．６２５

窑气含尘／（ｍｇ／ｍ
３） ≤ １０
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６．１．３．４．２　操作要点

石灰石煅烧工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　在石灰石煅烧操作中，配焦炭（或白煤）率直接影响石灰窑的各项指标。配焦炭（或白煤）率高，

则窑气二氧化碳浓度降低，并引起石灰石过烧或结瘤；如配焦炭（或白煤）率低，则使石灰石生

烧，产生带石心石块增多，使返石量增加。

ｂ） 控制石灰石粒度。石灰石粒度应控制在一定的范围内而且均匀。石灰石的最小粒度不得小于

０．０１Ｄ（Ｄ为窑体直径），最小块石灰石与最大石灰石的粒径比例极限为１∶３。较小粒度的石

灰石，配焦率可能降低，且煅烧时间短，石灰窑的生产强度大。但粒度过小，窑内通风不良，煅

烧不均匀，生产能力反而下降。粒度过大，在相同的煅烧温度下，煅烧时间延长，降低石灰窑的

生产能力。

ｃ） 控制燃料粒度。燃料粒度应与石灰石的粒度相匹配，且应大小均匀，最理想的块数比为１∶１。

一般燃料燃烧持续的时间应接近于最大块石灰石分解持续的时间，焦炭粒度应是石灰石最大

粒度的１／３～１／２。过大，焦炭烧不透，石灰中夹带焦核较多，燃料消耗增加；过小，不但使石灰

窑内通风不良，而且会在很短时间内将燃料消耗完，大块的石灰石烧不透，造成生烧。

ｄ） 控制混合料在窑内截面分布。石灰石和焦炭（或白煤）在整个窑身截面均匀分布是保证石灰窑

工艺控制正常进行的基本条件之一。使石灰石和焦炭（或白煤）充分混合并分布均匀，主要取

决于一次混合和窑内分布。窑内分布又取决于布料器的结构和旋转角度，理论上旋转角度重

合的几率越少越好。

ｅ） 控制出气、出灰温度。在高效率的操作下，窑顶出气及窑底出灰温度均应低控，出气及出灰温

度过高，则带走热量多，热效率下降，增加配焦炭（或白煤）率，使窑气中的二氧化碳浓度相应

降低。

ｆ） 风量和风压控制。风压大小（扣除窑顶出气压力）即表示混合料层阻力大小。它取决于物料层

高度、石灰石和焦炭（或白煤）的粒度大小及形状、燃料用量多少和生产强度等。在风量和风压

二者之间，在操作上一般以风量为主，风量的加入量应与石灰窑的生产能力相适应，实践证明

空气过剩系数应小于１．０５，否则氧气含量增加，窑气浓度降低。长时间的风量不适当会引起煅

烧区位置的变化。

ｇ） 控制窑顶出气压力。窑顶出气压力应维持正压，以避免空气进入窑内，使窑气二氧化碳浓度降

低。但压力过大，则使碳酸钙分解速度下降，使石灰窑生产能力下降，同时鼓风机电能消耗增

加。一般窑顶出气压力应在１００Ｐａ～５００Ｐａ。

ｈ） 控制灰水比。灰水比的合适与否，直接决定着灰乳浓度的高低。灰水比受灰质、灰仓储量、水

质等因素影响，应经常调节进水量和进灰量，保证灰乳浓度合格稳定，以减少灰乳的浪费。

ｉ） 控制化灰水温。化灰用水温度高，可使反应速度加快，石灰消化完全。同时制得的石灰乳粒子

细腻、分散均匀，有利于蒸氨。尤其在化灰机生产能力受限时，化灰水温低则浪费大量的石灰。

化灰水温是化灰操作中重要控制要素。一般化灰用水的温度控制在５０℃～６０℃范围内。

６．１．３．５　设备选用

石灰石煅烧工序主要设备有石灰窑、化灰机及静电除尘器等。石灰窑种类较多，应用最广泛的有竖

窑和回转窑两种，较理想的石灰窑为混料式机械化竖窑，其优点是可以产出高品质的石灰，且可以制得

高浓度的二氧化碳气体。常用的化灰机为圆筒回转卧式化灰机，圆筒直径视生产规模而异。根据石灰

和灰乳是否在化灰机同一端进出，将化灰机分为两种类型：同一端进出石灰和灰乳的称为逆流式，其特

点是化灰机内设有内套筒，流程简单，便于操作管理，但灰乳浓度低，灰乳内砂子较多，化灰机能力低；不

同端进出的称为顺流式，其特点是出灰乳处设有筛子，物料填充容积大，灰乳浓度高，在同样消化条件

下，其生产能力大，灰乳含砂量少。
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６．１．４　精盐水吸氨工序

６．１．４．１　工序任务

将符合要求的精盐水吸收由蒸馏工序送来的氨、二氧化碳气以及液氨库来的液氨，制备成合格的氨

盐水，送碳化工序使用。

６．１．４．２　工艺方法

精盐水的主要成分为氯化钠，蒸馏工序送来的气体主要成分为氨和二氧化碳，精盐水在吸收塔内吸

收，主要反应式为：

ＮＨ３（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ →） ＮＨ４ＯＨ（ａｑ）＋３４．７８５ｋＪ／ｍｏＬ

ＣＯ２（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ →） Ｈ２ＣＯ３（ａｑ）＋２０．１５２ｋＪ／ｍｏＬ

２ＮＨ４ＯＨ（ｌ）＋Ｈ２ＣＯ３（ｌ →） （ＮＨ４）２ＣＯ３（ａｑ）＋２Ｈ２Ｏ（ｌ）＋７３．８３６ｋＪ／ｍｏＬ

氨的吸收反应为放热反应，是非等温吸收过程，反应后气体体积大幅度减小，为了控制反应温度，在

吸收过程中设置冷却装置。

根据反应方程式，从化学平衡的角度来看，降低温度、提高压力，有利于吸氨反应的进行，但蒸馏和

吸收是一个封闭系统，真空条件下吸氨可以降低蒸馏塔压，从而达到节约蒸馏汽耗的目的，另根据氨的

易挥发特性，综合考虑，吸收塔应控制一定的真空度。

６．１．４．３　工艺流程

由上道工序送来的合格精盐水，进入吸收尾气净氨塔顶部，吸收尾气中的氨和二氧化碳制成淡氨盐

水自流入淡氨盐水贮桶，经淡氨盐水泵送入吸收塔顶部。进入吸收塔的淡氨盐水和来自蒸馏工序的气

氨及补充的液氨逆流或并流接触，吸收其中的氨和二氧化碳形成热氨盐水，热氨盐水经澄清、冷却送至

碳化工序。吸收尾气从吸收塔引出，入吸收尾气净氨塔经洗涤净氨后，净氨尾气（主要成分为二氧化碳）

经真空泵排出，送入炉气总管与炉气混合后送压缩工序作下段气用（或达标排放）。

６．１．４．４　工艺过程控制

６．１．４．４．１　工艺指标

精盐水吸氨工序工艺指标应符合表４要求。

表４　精盐水吸氨工序工艺指标

项　　目 指　　标

氨盐水游离氨（ＦＮＨ３）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ５～５．２

氨盐水总氯（ＴＣｌ－ ）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ４．４５～４．５５

氨盐水游离氨（ＦＮＨ３）与总氯（ＴＣｌ－ ）比 １．１２～１．１７

氨盐水铁（以Ｆｅ３＋计）浓度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ １２

氨盐水浊度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ １００

６．１．４．４．２　操作要点

６．１．４．４．２．１　氨盐水质量要求

氨盐水质量对碳酸钠产量、质量，以及盐、氨、石灰石等主要原料消耗都有直接或间接的重大影响，

应逐项予以严密控制：
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ａ）　氨盐水游离氨浓度维持５ｍｏｌ／Ｌ～５．２ｍｏｌ／Ｌ为宜，即氨盐水经制碱后液相的总氨较总氯高约

０．１ｍｏｌ／Ｌ～０．１５ｍｏｌ／Ｌ。游离氨过低，钠离子利用率低；过高，氨损失大，而且易在制碱塔底

部生成碳酸氢铵结晶。

ｂ） 氨盐水总氯以４．４５ｍｏｌ／Ｌ～４．５５ｍｏｌ／Ｌ为佳。过高，则易盐析，堵塞冷却器通道；过低，氨盐

水当量大，钠离子利用率也低。总氨因故偏离正常范围，以按游离氨与钠离子之比在１．１２～

１．１７之间控制为准则。

ｃ） 控制氨盐水二价硫离子、三氧化二铁的量。调节硫化钠溶液加入量，以维持氨盐水二价硫离子

在规定范围。如果吸氨、碳化工序倒换或系统有大的波动（系统大修后开车、停车），根据需要，

将二价硫离子酌情提高。严格控制氨盐水三氧化二铁不超过１２ｍｇ／Ｌ，以确保获得较高的优

级品率。控制吸收温度不至于过高，减少二价硫离子损耗，保护硫化铁膜。同时，严格执行新

开（包括大修后再开）设备清锈、吹扫、硫洗、冲洗、清塔等规定。

ｄ） 氨盐水浊度维持１００ｍｇ／Ｌ以下，浊度过高对产品质量及后工序操作有很大影响。

６．１．４．４．２．２　正常操作

精盐水吸氨工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　维持适宜的吸收温度，以保证氨盐水质量合格及氨的完全吸收，除保证来气温度合格以外，还

应采用调节水量及合理分配负荷的方法，防止反应区上移，发生热顶现象。

ｂ） 精盐水温度维持３８℃～４２℃，过高，吸收不完全；过低，有盐析现象。吸收塔出气温度不超过

４０℃，过高，氨损失大；过低，尾气及吸收塔顶部易造成结晶。

ｃ） 氨盐水的出塔温度控制在６０℃～７０℃，其维持温度指标主要是通过及时调节各层冷却水量

来完成。

ｄ） 控制各段真空度及各点之间真空差在正常范围。目的是协调蒸、吸氨对压力大小的不同要求，

及时发现气、液流动有无不畅的因素存在（如液面满，气路结晶），并判明原因，加以解决。维持

各贮桶适当的真空度，防止桶罐不严密，恶化环境，造成氨浪费。

ｅ） 维持冷氨盐水温度在合格范围３５℃～４５℃。该温度对碳化塔制碱能力及氨、氯化钠、二氧化

碳利用率影响很大，应加以控制，其手段有：

１）　调节吸收塔冷却水量，使出塔氨盐水温度不至于过高；

２）　及时调节各冷却器水量或倒换、清洗钛板冷却器，保证钛板冷却器效率。

６．１．４．５　设备选用

该工序主要设备有吸收塔、氨盐水冷却器、吸收尾气净氨塔及氨盐水澄清桶等。较先进的吸收塔为

内冷式吸收塔（一般分为菌帽塔及筛板塔两种），塔主要结构特征是将吸收与冷却作业合于一体，在需要

降温的部位，布入冷却水箱，水箱传热管的管内空间进冷却水，将反应热导出，管外空间进行气液传质吸

收，冷却箱既是传热设备又是吸收的接触部件，吸收与散热交叉进行，吸收效果好且生产能力高；较常用

的氨盐水冷却设备为钛板换热器，具有高效、紧凑、耐蚀等特点。吸收塔及冷却器在使用一段时间后，应

定期进行酸洗，以除掉吸收塔壁、分布器、冷却水管及钛板换热器上的结疤，否则影响其生产能力。

６．１．５　氨盐水碳酸化工序

６．１．５．１　工序任务

利用氨盐水在碳化塔内吸收二氧化碳并经适当而充分的冷却降温，制得碳酸氢钠结晶悬浮液，送往

滤过工序进行固液分离。本工序是碳酸钠生产中涉及的工艺条件最多、环境因素最广、物理和化学变化

最频繁的一个工序，整个过程要求维持较高的碳化转化率和良好的结晶质量。
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６．１．５．２　工艺方法

氨盐水与二氧化碳在碳化塔内接触进行反应，生成碳酸氢钠。由于碳酸氢钠的溶解度小，在溶液中

达到一定的过饱和度时，从溶液中析出结晶。碳酸氢钠结晶析出后，在塔内从上至下，不断长大，最后从

塔底排出。为了提高碳酸氢钠结晶质量，应降低析出瞬间碳酸氢钠的过饱和度，即应在塔的中部有效控

制反应速度，使其反应结晶析出速度小于反应结晶生长速度。为了降低碳酸氢钠的溶解度，增加碳酸氢

钠的析出量，提高氯化钠的利用率，碳化塔下部应通入一定量的冷却水来降低碳化取出液温度。化学反

应式为：

ＮａＣｌ（ａｇ）＋ＮＨ３（ａｇ）＋ＣＯ２（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ →） ＮａＨＣＯ３（ｓ）↓＋ＮＨ４Ｃｌ（ａｑ）＋９５．０５ｋＪ／ｍｏＬ

６．１．５．３　工艺流程

吸氨工序送来的成品氨盐水由上部进入各组碳化塔的清洗塔，清洗塔底部通入压缩工序送来的清

洗气及少量中段气（或仅通入清洗气），气液在塔内逆流接触进行预碳化，并清洗塔内结疤。从清洗塔底

部流出的中和水，正常温度在４０℃左右，经泵加压后，大部分送至各组碳化塔的制碱塔，一小部分用于

清洗出碱管，然后返回清洗塔内。在制碱塔内，中和水与压缩工序送来的中段气和下段气逆流接触，进

行化学吸收反应，生成碳酸氢钠结晶悬浮液。从制碱塔底流出的出碱液经塔底出碱管自压至出碱槽，然

后送到滤过工序进行分离。

碳化过程的制碱及清洗过程均为放热过程，需要换热降温，在塔的水箱部分通入温度较低的冷却

水，控制出液温度在２８℃～３５℃之间。冷却水从塔底部进入，从塔上部分三段或二段取出，用以改变

碳化塔水箱冷却面积。

碳化尾气的处理因盐水精制方法不同，其流程也所不同，主要有下列两种流程：

ａ）　石灰碳酸钠法精制盐水尾气流程

各塔的尾气从塔顶排出，进入尾气总管。从尾气中分离出的液体用管道引入各中和水泵入口以回

收利用。尾气经压力调节后进入各碳化尾气净氨塔底圈与精盐水逆流接触，精盐水吸收其中的氨和二

氧化碳后从净氨塔底部流出，经Ｕ型液封自压到吸收工序的淡氨盐水贮桶内，净氨后的尾气放空。

ｂ） 石灰碳酸铵法精制盐水流程

各塔尾气经管线送入除钙塔底部，与从塔顶圈进入的一次精盐水进行逆流接触，进行除钙反应制备

二次精盐水，除钙塔尾气进入净氨器，用不含氨温水洗涤尾气中残留的氨后放空。

６．１．５．４　工艺过程控制

６．１．５．４．１　工艺指标

氨盐水碳酸化工序工艺指标应符合表５要求。

表５　氨盐水碳酸化工序工艺指标

项　　目 指　　标

转化率／％
夏天 ≥ ７３．５

冬天 ≥ ７５

沉降时间／ｓ ≤ １８０

６．１．５．４．２　操作要点

６．１．５．４．２．１　重要指标控制

氨盐水碳酸化工序中的重要指标控制主要包括碳化转化率、碳酸氢钠结晶和色碱的产生及控制：
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ａ）　碳化转化率控制。在生产中应尽可能维持较高的碳化转化率，要求做到：

１）　保持温度、压力、流量以及物料成分等操作条件的优化，尽可能按比例提高氨盐水中氯化

钠和氨的浓度，以及提高进塔气体中的二氧化碳浓度，使反应平衡向生成碳酸氢钠的方向

移动；

２）　适当降低出碱温度，可以在允许析出少量碳酸氢铵固体的同时较多的析出碳酸氢钠结晶，

从而达到较高的氯化钠转化率；

３）　提高氨盐水的氨盐比，可以减弱温度对碳化转化率的影响，尤其在夏季尤为重要。

ｂ） 碳酸氢钠结晶的控制。颗粒大的结晶，过滤性能良好，减少洗水用量，降低溶解和穿透损失，颗

粒细小的结晶，难以过滤，影响生产过程的顺利进行，导致物料损耗大。生产上要制取颗粒粗

大的结晶需做到以下几点：

１）　维持适宜的碳化塔中部温度，使碳酸氢钠晶核在较高温度６０℃～６８℃段生成，适当长大

后，在冷却过程中析出的碳酸氢钠就可以在已有晶核的基础上继续长大，不会过多地产生

二次晶核形成新的结晶；

２）　精心调节碳化冷却水量，当生产条件波动，碳化塔进液量、进气量和二氧化碳气体浓度被

迫减少或降低时，及时减慢出碱速度和减少冷却水量，避免“中温”过低，以致碳酸氢钠结

晶变坏。特别应注意新制碱塔（包括倒换的和新开用的塔）冷却水的调节，中部温度达到

一定指标以前，不应开水或少开水，加水时应缓慢，不应早开猛加。严格控制碳化液与冷

却水之间的温差在１５℃～２０℃，防止过饱和度过大的积累和过速的消除，结晶变坏及造

成局部碱疤堵塔；

３）　严格控制影响碳化塔进气二氧化碳浓度的各个环节，尽可能提高二氧化碳的浓度。二氧

化碳浓度高，进气体积小，气流主体分压大，可以增加吸收的推动力，加快吸收速度。这一

点对下段气来说更为重要；

４）　合理掌握碳化塔的生产负荷，实现综合优化控制，以保证必要的碳化液在塔内的停留时间

和结晶成长时间。从碳酸氢钠析出点开始，碳化液应在塔内停留６０ｍｉｎ～８０ｍｉｎ。

ｃ） 色碱产生原因。产生色碱的主要原因是由于铁制的生产设备遭受腐蚀所形成的腐蚀产物（铁

的氧化物和硫化物等），由所接触的液体或固体介质带入所致。腐蚀产物进入碳化取出液中，

是导致产品着色的主要原因。上述腐蚀产物的主要来源有两方面：

１）　吸氨设备的腐蚀产物，由氨盐水带入碳化塔；

２）　碳化塔本身的腐蚀产物。这些物质随碱带出碳化塔，通过滤碱机，部分遗留于重碱之中。

ｄ） 色碱的预防。防止设备内表层腐蚀是预防产生色碱的关键，主要包括：

１）　对新开用的吸氨及碳化系统相关设备用硫化钠溶液循环清洗，使设备内表面形成一层硫

化铁保护膜，达到防腐目的，在正常生产时，均匀连续地向吸收塔内加入适量的含硫分的

溶液，用以补充设备表面由于原有保护膜的破坏和脱落需要重新“挂膜”所需的硫分；

２）　采用耐腐蚀的金属材料，作为吸氨和碳化过程中容易腐蚀的设备部件；

３）　采用防腐蚀化学材料作为设备构件的表面涂料或容器衬里；采用新的防腐蚀工艺及新型

防腐材料等。

６．１．５．４．２．２　正常操作

氨盐水碳酸化工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　制定最佳制碱及清洗作业周期，在保证清洗干净、全周期可以维持正常工作的前提下，应尽量

提高设备利用率；
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ｂ） 经常注意氨盐水质量、温度是否合格，发现问题应及时与相关岗位联系；

ｃ） 调节各清洗塔氨盐水进量，保证各塔的塔压合格；

ｄ） 经常关注三段气总管压力、温度、浓度是否合格，发现问题应及时与有关岗位联系；

ｅ） 控制清洗塔进气量，保证中和水中二氧化碳浓度合格；

ｆ） 调节各制碱塔中和水进量，保证各塔塔压合格；

ｇ） 调节出碱量、进气量（中下段气量比值），保证制碱塔中上部温度合格；

ｈ） 及时调节冷却进水量，保证中和水及出碱温度合格；

ｉ） 经常检查碳化尾气压力、温度、含二氧化碳的量是否合格，发现问题应及时调整。

６．１．５．５　设备选用

碳化过程中的主要设备为碳化塔，也是碳酸钠生产中的关键性设备。它利用气液对流原理，维持气

液连续稳定流动，进行质量与热量的传递，以氨盐水吸收二氧化碳，析出形状规则，颗粒粗大的碳酸氢钠

结晶，并尽可能地要求碳化转化率高、制碱周期长。碳化过程是一系列的放热反应过程，大量反应热需

要从塔内移出。因此，碳化塔的构造应尽可能满足流体力学、吸收、结晶、冷却等过程以及运转周期正常

的要求。对碳化塔结构的基本要求：

ａ）　应有适当的高度和容积；

ｂ） 应有充分而适当的气液接触面积；

ｃ） 应有充分且分布适当的冷却面积。

通常采用的碳化塔是一种由圆筒形塔圈和水箱形塔圈与菌帽塔板或筛板塔板叠装而成的塔型，称

为菌帽式碳化塔或筛板碳化塔。一般选用３０００ｍｍ／３４００ｍｍ异径塔，异径塔的设计意图是增加

中、上段碳化液的停留时间，从而为碳酸氢钠晶体的析出和成长提供较好的条件。填料塔、溢流式泡罩

塔等容易导致碳酸氢钠结晶堵塞。

６．１．６　滤过工序

６．１．６．１　工序任务

从碳化塔取出的悬浮液中分离出以碳酸氢钠为主要成分的重碱结晶，以及以氯化铵为主要成分的

母液。通过洗涤和干燥，降低滤饼中的氯化钠成分和水分，以满足碳酸钠产品质量要求和降低煅烧工序

的能耗要求，并将滤饼（重碱）送往煅烧工序进一步加工。本工序要求尽可能地提高洗涤效果，减少洗水

用量，降低滤过损失，使滤饼含水量达到较低的水平。

６．１．６．２　工艺方法

借助于真空作用将出碱液进行固液分离，经洗涤、干燥制得符合要求的重碱。

６．１．６．３　工艺流程

来自碳化工序出碱槽的碱液自流入本工序滤碱机碱浆槽内或带式过滤机布料器，通过真空作用将

出碱液中的重碱吸附在过滤介质上，实现液固分离，再经过洗涤、干燥，使重碱盐分和水分达到指标要

求，送到皮带输送机。分离的气体进入滤过尾气净氨塔，经洗涤、净氨后放空。

６．１．６．４　工艺过程控制

６．１．６．４．１　工艺指标

滤过工序工艺指标应符合表６要求。
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表６　滤过工序工艺指标

项　　目 指　　标

重碱中氯化钠（ＮａＣｌ）含量狑／％ ≤ ０．３５

碳酸钠中氯化钠（ＮａＣｌ）含量狑／％ ≤ ０．７

重碱水分狑／％ ≤ １８

过滤损失率／％ ≤ ２

６．１．６．４．２　操作要点

６．１．６．４．２．１　重要指标控制

过滤工序中的重要指标控制主要包括氯化钠含量、重碱水分含量（或烧成率）和重碱过滤损失率的

控制，主要措施有：

ａ）　重碱中氯化钠含量的控制。从碱液中滤出的重碱滤饼，含有盐分很高的母液，在其从过滤介质

上卸下以前，需用水洗涤，以保证碳酸钠产品盐分合格。洗涤盐分的过程，应在保证产品盐分

指标合格的前提下，尽可能减少加水量，并做到：

１）　根据碳酸钠中氯化钠含量的要求，确定优化的重碱中氯化钠含量控制指标，防止滤过洗水

当量过高；

２）　及时了解结晶质量及滤饼含水量变化情况，并相应地调整滤饼盐分含量和所用水量；

３）　按指标要求维持吹风的压力或吹气量，保证较高的真空度和足够的真空当量。

ｂ） 重碱水分（或烧成率）的控制。重碱水分（或烧成率）的高低，既是衡量重碱中碳酸氢钠含量高

低的一项技术指标，又是影响煅烧炉能力和煅烧能耗高低的主要因素。操作中降低重碱水分

或提高重碱煅烧率的关键，在于消除或减少一切可能导致过滤阻力增加的因素，特别要做好以

下几点：

１）　随时掌握重碱结晶质量变化，当结晶粒度变细、过滤阻力明显增大时，应及时进行调整并

采取相应的补救措施；

２）　适当调整滤碱机的转速，减薄滤饼厚度，同时尽量不用低温水，以改善过滤速率；

３）　及时倒车，用高温水洗车，清洗过滤网积碱，提高过滤速率。

ｃ） 重碱过滤损失率的控制。重碱过滤损失率反映过滤过程碳酸氢钠损失的多少，是一个应当严

格控制的指标。在操作过程中应注意以下几点：

１）　洗水量过大可引起碳酸氢钠溶解过多，合理控制重碱中氯离子含量，可以避免因氯离子控

制过低而用水过多，引起碳酸氢钠溶解过多；

２）　由于碳酸氢钠的细晶可随滤液直接透过滤网，所以应根据出碱液流量，适当减少过滤机开

用台数，增加滤鼓在碱液中的浸没深度，增加滤饼厚度，提高洗涤效率，减少碳酸氢钠细晶

随母液带走量；

３）　应经常检查滤布，保持滤布完好，防止碱液通过滤网的破损处被吸走；当重碱结晶显著变

细时，及时联系上工序进行改善，并注意维持较好的抽气、吹风等过滤条件。

６．１．６．４．２．２　正常操作

过滤工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　根据碳化放量，调节主电机变频数维持适宜的碱浆槽液位，以不溢流为准；

ｂ） 维持滤饼厚度均匀、适宜，一般滤饼厚度２５ｍｍ～３０ｍｍ（刮刀位置）为宜；
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ｃ） 加强同真空机岗位联系，保证有足够的、稳定的真空度和吹风压力；

ｄ） 加强同碳化岗位联系，及时掌握结晶情况及放量情况；

ｅ） 经常分析重碱中的盐分，根据重碱盐分高低，调节洗水用量。

６．１．６．５　设备选用

滤过工序主要设备包括过滤机、气液分离器、滤过净氨塔、真空机等。其中过滤机是进行重碱过滤

的主体设备，过滤机可以提高液固的分离程度（重碱中含水量低、母液中含固量低）。过滤机过滤形式分

为真空式及离心式两类。其中真空式过滤机又分为真空水平带式过滤机和真空转鼓过滤机两种，真空

水平带式过滤机在节能、降耗方面更具优势。离心分离机能维持更低的重碱水分，但母液带走细晶多，

中间产品得而复失。真空过滤机过滤介质采用高密度不锈钢滤网，且实现自动化控制，使生产能力、重

碱水分、过滤损失率、洗水当量等工艺指标均能满足要求。

６．１．７　蒸馏工序

６．１．７．１　工序任务

本工序的主要任务是利用蒸馏过程及设备将制碱母液及其他含氨液体中的游离氨、结合氨及二氧

化碳通过加热或化学反应的方法分离出来，以保证制碱生产中氨的循环使用。蒸氨工序处于制碱的主

要物料流溶液处理的末端，它是氨与二氧化碳返回下一个制碱循环的重要连接点，它的工况与生产效果

是建立全系统良性工业循环的关键。

６．１．７．２　工艺方法

滤过母液中的氨以两种形式存在，一种是游离氨，另一种是结合氨。游离氨加热即可分解出来，而

结合氨，则需通过化学反应分解，主要反应方程式如下：

ＮＨ４ＨＣＯ３（ａｑ →） ＮＨ３（ｇ）＋ＣＯ２（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ）－４６．０２４ｋＪ／ｍｏｌ

（ＮＨ４）２ＣＯ３（ａｑ →） ２ＮＨ３（ｇ）＋ＣＯ２（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ）－７０．５ｋＪ／ｍｏｌ

２ＮＨ４Ｃｌ（ａｑ）＋Ｃａ（ＯＨ）２（ａｑ →） ２ＮＨ４ＯＨ（ａｑ）＋ＣａＣｌ２（ｌ）＋２５．１ｋＪ／ｍｏｌ

（ＮＨ４）２ＣＯ３（ａｑ）＋Ｃａ（ＯＨ）２（ａｑ →） ＣａＣＯ３（ｓ）＋２ＮＨ３ＯＨ（ａｑ）＋１８．６ｋＪ／ｍｏｌ

ＮＨ４ＯＨ（ａｑ →） ＮＨ３（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ）－３４．６ｋＪ／ｍｏｌ

从化学反应式可以看出，本工序为了分解固定氨，需加入石灰乳，上述反应大多为吸热反应，故需大

量的低压蒸汽作热源，反应过程中塔器内有硫酸钙、碳酸钙生成，二者结疤的生成会影响蒸馏塔作业周

期，所以要积极采取防疤措施，并根据情况进行清理。

６．１．７．３　工艺流程

热母液送入母液蒸馏塔预热段顶部，并自上而下流动，与上升的气体进行物热交换，蒸出绝大部分

二氧化碳和游离氨，气体由塔顶引出，预热母液从预热段底部流出进入预灰桶。来自石灰工序的石灰乳

进入灰乳分配器，分配器出来的灰乳一部分经计量流入预灰桶，多余的灰乳返回石灰工序，灰乳与预热

母液在预灰桶内经搅拌混合，迅速反应，固定铵被分解为游离氨，预灰桶出气进入预热段底圈，调和液进

入加灰蒸馏段与底部加入的蒸汽逆流接触，进行传质传热，蒸出溶解的氨气，１００℃以上废液从塔底引

出进入废液一级闪发器闪发出二次蒸汽后，闪发蒸汽并入本塔蒸汽管线，９５℃以上废液从下部流出进

入第二闪发器，借助真空泵提供的真空，闪发出二次蒸汽供淡液塔使用，从而进一步回收废液带出热量，

８７℃左右废液从第二闪发器流至废液输送系统。

母液蒸馏塔出气进入氨气冷却器，冷却后气体送至吸收塔吸氨，冷凝液与轻灰炉气系统冷凝液混

合，经泵输送到淡液蒸馏塔顶部，在塔内被下部上来的蒸汽加热，使冷凝液中的氨和二氧化碳蒸出进入
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氨气冷凝器，经冷却后送到吸收塔，其底部的废淡液自流入热废淡液桶，一部分未经冷却送轻灰工序作

为热碱液槽的补充水，另一部分经冷却后送往滤过工序，用作净氨洗水。

６．１．７．４　工艺过程控制

６．１．７．４．１　工艺指标

蒸馏工序工艺指标应符合表７要求。

表７　蒸馏工序工艺指标

项　　目 指　　标

蒸馏废液氨（ＮＨ３）含量／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ５０

蒸馏废液过剩灰含量／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ０．０４

碱渣清液ｐＨ值 ≤ １１

６．１．７．４．２　操作要点

６．１．７．４．２．１　重要指标控制

蒸馏工序中的重要指标控制主要包括蒸馏温度及压力、废液含氨与过剩灰和延长运行周期的控制，

主要措施有：

ａ）　蒸馏温度及压力控制。根据蒸氨反应的机理，蒸氨塔的操作效果与温度、压力密切相关，较高

的温度、较低的压力有利于氨及二氧化碳的蒸出。由于形成高温、低压需耗费较高的能量，存

在经济效益问题，所以应根据不同的塔，合理控制温度、压力。新开起的塔，阻力小，压力低，可

低限控制温度；末期塔，塔压较高，应高限控制温度；

ｂ） 控制废液含氨与过剩灰。废液含氨与过剩灰控制效果直接关系到生产过程物料的消耗水平，

应重点控制。维持符合先进指标的废液含氨、过剩灰，应正确掌握好各项工艺技术操作，掌握

本工序母液、石灰乳当量计算方法，根据岗位分析数据及时调整加灰量，加灰量过大，过剩灰

高；加灰量小，造成跑氨现象；

ｃ） 延长运行周期。影响蒸馏塔运行周期的主要因素是蒸馏塔结疤速度，结疤主要成分是硫酸钙、

硫酸镁、碳酸钙等物质。结疤速度快慢与原盐中二价钙离子、二价镁离子及硫酸根等杂质含量

有关；也与操作有关。保持生产负荷平稳、温度控制合理有助于减缓结疤挂壁的速度。

６．１．７．４．２．２　正常操作

蒸馏工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　注意母液蒸馏塔中的温度变化，及时调节入塔蒸汽量，并注意蒸汽总管的压力变化；

ｂ） 按时分析废液过剩灰，使其控制在指标范围之内；

ｃ） 严格控制预热母液温度，使其二氧化碳浓度控制在指标之内；

ｄ） 保证蒸馏塔的各项工艺参数正常，使废液含氨在控制指标以下；

ｅ） 注意氨气冷却器出气温度的变化，及时调节冷却水；

ｆ） 注意二闪罐出气总管压力变化，及时调节，保证各压力点真空度；

ｇ） 调节补充蒸汽量，控制淡液塔中温，确保废淡液含氨在规定范围。

６．１．７．５　设备选用

蒸馏工序主要设备为蒸氨塔、预灰桶、氨气换热器及淡液蒸馏塔，其中冷却器主要用来降低出气温
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度及水蒸气含量，选用冷母液作为冷却介质，以提高入塔母液温度。冷却器可以与蒸馏塔综合成一个整

塔也可以分开单独安装，氨气换热器分为水箱式列管换热器、螺旋板换热器、板式换热器等。换热器应

具备耐腐蚀性强、不易结垢、阻力降小、换热效率高的特性。蒸馏塔分为预热段及蒸馏段两部分，预热段

主要用来驱除液相中几乎全部的二氧化碳及游离氨。蒸馏塔可选用泡罩塔、筛板塔或填料塔；蒸馏段用

于蒸馏调和液中的全部氨，一般选用泡罩塔或筛板塔。泡罩塔操作弹性较大，传热及传质效果好，但是

压力降较大；筛板塔生产能力较大，传热效果好，运行周期长，且易于清理，是蒸馏塔发展方向；预灰桶是

蒸馏塔一个必备辅助设备，其作用是使预热母液和灰乳在这里得到充分混合，将固定铵转为游离氨；淡

液蒸馏塔是将蒸氨冷凝液及炉气冷凝液中的氨及二氧化碳回收的装置，多采用填料塔，所用热源为压力

较低的蒸汽。

蒸氨塔要求高效率、足够操作弹性、维持良好工艺指标和便于对塔器结疤清理。预灰桶应有良好的

密封和保温，它可以用石棉橡胶填料函或再使用水银槽密封装置。预灰桶设计应与蒸氨塔的能力相适

应，并有足够的反应停留时间，以保证过烧石灰能充分反应达到有效利用的程度。

６．１．８　压缩工序

６．１．８．１　工序任务

将轻灰车间来的炉气、石灰车间来的窑气经过压缩机加压后输送到碳化工序，分别做碳化下段气、中

段气和清洗气；为轻灰工序正常作业提供所需的真空度；采用蒸汽做为驱动力的压缩机，一般以３．５ＭＰａ

的蒸汽为动力，工作后排出０．１ＭＰａ～０．４ＭＰａ的乏汽供蒸馏塔蒸氨用，可实现蒸汽的梯级利用。

６．１．８．２　工艺流程

来自石灰石煅烧工序窑气首先进入气水分离器分离气体中的水分，然后分别进入中段气压缩机组

和清洗气压缩机组。压缩后窑气经中段气或清洗气冷却器换热冷却后，气体分别送入中段气总管、清洗

气总管。

从重碱煅烧工序来的炉气首先进入气水分离器分离气体中的水分，压缩后炉气经下段气冷却器换

热冷却后，送入下段气总管。

６．１．８．３　工艺过程控制

根据工艺的要求，压缩机将经过冷却及净化的窑气及炉气加压送入碳化塔，根据压缩后二氧化碳气

体的在碳化塔中的作用、浓度、温度、压力分为清洗气、中段气和下段气。各段应按适当比例合理分配进

气量。压缩机根据气体比例确定开用、备用台数，满足碳化对原料气的浓度、流量、温度、压力的需求，并

能倒换自如。生产过程对二氧化碳的要求包括以下各项：

ａ）　二氧化碳气浓度控制。高浓度二氧化碳气体有利于碳化塔内碳化反应速度的提高和二氧化碳

的吸收效率，有利于提高产品质量。因此压缩工序应防止空气漏入系统或配气不合理降低二

氧化碳浓度。

ｂ） 二氧化碳气量控制。下段气、中段气、清洗气量应满足煅烧轻灰工序、石灰窑工序要求，尤其是

石灰窑的窑气是氨碱法制碱的二氧化碳气来源。碳化工序的产能将根据石灰窑的窑气量予以

平衡。炉气压缩机的负荷控制取决于与碳化产能配套的煅烧炉的作业状况，是保证炉气在制

碱中无损耗循环过程。因此压缩工序开用的压缩机数量、压缩机入口负压的控制须根据石灰

窑、煅烧炉及碳化工序的均衡生产负荷进行。

ｃ） 压力控制。压缩机的压力控制应满足碳化工序的进气压力要求及石灰窑、煅烧炉负压要求。

不稳定的二氧化碳气压力控制和不稳定的负压控制，会导致压缩机效率降低。而且会造成碳

化工序、石灰工序、煅烧工序的操作紊乱。
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ｄ） 气体温度控制。由于碳化反应是放热反应，碳化塔的中下段气进气处均应保持一定的适宜温度，

中段气温度和下段气温度应与入口处塔温相适应，在进入碳化塔前中段气应冷却到４０℃～

４５℃，下段气应冷却到３０℃～３６℃。

ｅ） 带水量控制。下段气、中段气及清洗气入碳化塔前均应考虑分离水雾问题，以免气体夹带水雾

及水滴进入塔内，稀释塔内液体。在进入压缩机前先进入气水分离器以用于分离气体中夹带

的水分。压缩后气体也应进行充分的气水分离，尤其是通过直冷式换热器冷却压缩后气体的

工艺流程，更应重视压缩后气水分离操作。

ｆ） 窑气含尘量控制。从石灰窑出来的窑气含尘量较高，应经过湿法及静电除尘，使含尘量满足压

缩机的要求，以减轻设备磨损及管道堵塞，提高送气效率。螺杆压缩机和离心式压缩机要求含

尘量均应控制在１０ｍｇ／ｍ
３ 以下，以保证压缩机能够长周期平稳运行。

６．１．８．４　设备选用

二氧化碳气体压送进碳化塔内，一般采用三种类型的二氧化碳压缩机。中小型碱厂常采用活塞式

压缩机，大型碱厂则采用蒸汽透平驱动或电力驱动的离心式压缩机或螺杆式压缩机，各类型压缩机均应

采用耐腐蚀、耐磨材质。

６．１．９　重碱煅烧工序

６．１．９．１　工序任务

本工序是将滤过工序送来的湿重碱输送至煅烧炉内加热分解（设有离心机工序需先将湿重碱二次

脱水后再送煅烧炉），以制得轻质碳酸钠，并对重碱分解产生的混合气体，进行回收碱尘、冷却降温及洗

涤回收氨等处理后通过压缩机送碳化工序制碱。

重碱煅烧操作对碳酸钠的产量、质量及能耗有很大的影响。煅烧工序制得的产品碳酸钠（轻灰）应

符合产品质量要求，不含有未分解的重碱，在煅烧过程中不应混入灰尘等杂质；所得炉气中二氧化碳浓

度应达到９０％以上，满足碳化工序生产要求，炉气逸出损失应少。

６．１．９．２　工艺方法

重碱主要成分为碳酸氢钠，其次还有碳酸钠、碳酸氢铵、氯化铵、氯化钠和水分等，碳酸氢钠是不稳

定的化合物，常温下可分解成碳酸钠，但分解速度很慢。为使碳酸氢钠分解速度加快，需外部供给热量，

使重碱受热分解，制得碳酸钠。重碱在煅烧炉内的主要反应式如下：

２ＮａＨＣＯ３（ｓ →） Ｎａ２ＣＯ３（ｓ）＋Ｈ２Ｏ（ｇ）↑＋ＣＯ２（ｇ）↑－１２９ｋＪ／ｍｏｌ

ＮＨ４ＨＣＯ３（ｓ →） ＮＨ３（ｓ）↑＋Ｈ２Ｏ（ｇ）↑＋ＣＯ２（ｇ）↑－１６８ｋＪ／ｍｏｌ

ＮＨ４Ｃｌ（ａｑ）＋ＮａＨＣＯ３（ｓ →） ＮａＣｌ（ｓ）＋ＮＨ３（ｇ）↑＋Ｈ２Ｏ（ｇ）↑＋ＣＯ２（ｇ）↑－１５４．５ｋＪ／ｍｏｌ

上述反应均为吸热反应，每生产１ｔ碳酸钠需要供热约２４００ｋＪ～２５００ｋＪ。

重碱水分含量较高，有粘结倾向。重碱水分≥９．５％时就会生成重碱球和结疤。为此，在重碱进入

煅烧炉同时，加入一定量的煅烧炉出口来得高温碳酸钠（称返碱）与之混合，以降低入炉重碱的含水量，

消除碱球和结疤条件，保证固体物料的松散状态，防止粘炉或生成大量碱球。伴随的化学反应式如下：

ＮａＨＣＯ３＋Ｎａ２ＣＯ３＋２Ｈ２ →Ｏ Ｎａ２ＣＯ３·ＮａＨＣＯ３·２Ｈ２Ｏ

混合碱进入蒸汽煅烧炉加热到１２０℃～１４０℃时倍半碳酸钠再进行分解：

２Ｎａ２ＣＯ３·ＮａＨＣＯ３·２Ｈ２ →Ｏ ３Ｎａ２ＣＯ３＋５Ｈ２Ｏ↑＋ＣＯ２↑

重碱在煅烧炉内分解速度与分解温度有直接关系，煅烧温度提高，分解速度加快。重碱煅烧分解时

会产生大量的气体，其中含有二氧化碳、氨、水蒸气和碱粉，且有相当的热量，经分离、洗涤、换热等方法

回收利用。
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６．１．９．３　工艺流程

来自上道工序的重碱经输送带输送至各重碱煅烧炉预混器与返碱混合均匀后，送入煅烧炉内，重碱

在煅烧炉内被中压蒸汽（加热管）间接加热，进行重碱煅烧的水分蒸发及重碳酸盐的分解反应。分解得

到的碳酸钠产品（轻灰），从煅烧炉出来一部分作为返碱进入预混器，其余部分分别送至重灰和凉碱

工序。

煅烧炉内产生的炉气从炉头排气方管引出，经过旋风分离器分离碱尘后进入热碱液塔。在热碱液

塔内炉气被循环热碱液溶解剩余碱尘后送入母液洗涤塔下部，与冷母液直接逆流接触后再送入冷却器

被循环冷却水间接冷却，炉气中大部分水蒸气冷凝成水并溶解大部分氨而形成冷凝液自流入冷凝液槽，

送入蒸馏工序，冷却后炉气进入炉气洗涤塔，被来自滤过岗位的净氨洗水直接喷淋洗涤净化，制得含高

浓度二氧化碳的炉气，由塔上部引出送压缩工序。洗涤液送往滤过工序作滤过洗水。

由中压蒸汽管网送来的中压蒸汽从煅烧炉的旋转接头中心套筒进入汽室，由汽室平行分配进入蒸

汽加热管作为重碱煅烧分解的热源。蒸汽冷凝水则从旋转接头外套筒自流入冷凝水箱，经贮水槽积存

后进入轻灰闪发器，闪发的１．３ＭＰａ蒸汽作为重灰煅烧炉的热源之一，闪发后的冷凝水流入重灰闪发

器进行二级闪发。

６．１．９．４　工艺过程控制

６．１．９．４．１　工艺指标

重碱煅烧工序工艺指标应符合表８要求。

表８　重碱煅烧工序工艺指标

项　　目 指　　标

出碱温度／℃ １６０～１８５

煅烧炉出气温度／℃ １０５～１１５

煅烧炉炉头压力／Ｐａ －１００～０

炉气二氧化碳（ＣＯ２）浓度φ／％ ≥ ９０

经凉碱后轻灰温度／℃ ≤ ８５

６．１．９．４．２　操作要点

６．１．９．４．２．１　重要指标控制

重碱煅烧工序中的重要指标控制主要包括出碱温度、蒸汽压力及温度、炉气温度、返碱、炉头出气压

力、二氧化碳浓度以及保持存灰量的控制，主要措施有：

ａ）　出碱温度控制。煅烧过程中维持正常出碱温度是产品质量、生产能力及蒸汽消耗的关键。出

碱温度过低，重碱完全分解所需时间较长，导致产品分解不完全，使产品不符合质量标准，同时

增加了产品带走的氨和二氧化碳的损失；出碱温度过高，则煅烧炉的生产能力未能充分发挥，

同时热损失增大，蒸汽消耗上升。因此，要达到高产、稳产、低消耗就应维持适当的出碱温度。

一般控制在１６０℃～１８５℃之间。

ｂ） 蒸汽压力及温度控制。蒸汽的压力和温度是维持蒸汽煅烧炉正常运行的基础，是影响煅烧炉

生产能力的关键因素，其中，以蒸汽压力最为重要。蒸汽压力越高，蒸汽冷凝饱和温度越高，传

热温差越大，煅烧过程传递的热量越多，煅烧炉生产能力越大；蒸汽压力低，将造成出碱温度及
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出气温度低，被迫降低煅烧炉生产能力。生产过程中，应维持较高的蒸汽压力（在设计范围之

内），满足生产高负荷要求。蒸汽温度应以保持高于该蒸汽压力下的饱和温度４０℃为宜，蒸汽

温度过高，密封材料等不能耐受，而且，过热蒸汽的存在将使给热系数减小。

ｃ） 炉气温度控制。煅烧炉出气温度控制得当是维持正常操作的基本条件，炉气温度低于１００℃

则可能使水蒸气凝结导致碱疤在管道及分离器内壁生成，造成堵塞，连续生产周期缩短，清理

频繁。同时，分离器效率大幅下降，造成循环热碱液浓度高，碱液过剩，出现排放损失。正常生

产过程中炉气温度应控制在１０５℃～１１５℃。炉气换热器出气温度，应控制在４０℃左右

（３７℃～４２℃）。温度过低，换热器侧表面形成碳酸铵盐的结晶速度较快，堵塞炉气通道。炉

气洗涤塔出气温度应控制在３５℃～４０℃，温度过低，耗水量增大，并可能引起滤过工序洗水

不平衡；温度过高，炉气带氨量增大，压缩机入口通道容易形成碳酸铵盐的结晶，影响压缩机工

作效率。

ｄ） 返碱控制。加入返碱是为了防止湿重碱与高温煅烧炉壁接触时发生粘结和结疤现象而影响传

热。返碱量要控制得当，返碱多，能源消耗增加；返碱少，不能消除重碱结球或结疤的隐患。实

际操作中，一般控制返碱量使重碱和返碱的混合碱水分不大于８％为宜。

ｅ） 炉头出气压力及二氧化碳浓度控制。重碱分解过程中真空状态有利于煅烧分解，但由于设备

结构问题，真空操作易使空气进入系统，降低炉气二氧化碳浓度，尤其是两端密封不严和加料

器空碱时；如若采用压力状态操作，炉气会从两端密封及排料口逸出，增加了二氧化碳和氨气

的损失，恶化操作环境；同时炉气串入给料通道，使部分蒸汽也会冷凝下来，引起结块。为获得

浓度高的二氧化碳气体，煅烧时保持炉头压力－１００Ｐａ～０Ｐａ，保证空气不进入系统即可。

ｆ） 保持存灰量控制。煅烧炉中存灰量的多少，影响重碱在煅烧炉内反应时间的长短。为了保证

重碱分解完全，就应保持一定的存灰量，在一段时间内若大量突击出碱将使装载量和停留时间

下降，破坏煅烧炉的正常运行。存灰量与煅烧炉大小有关，３．６×３０ｍ煅烧炉存灰量应保持

３３ｔ。

６．１．９．４．２．２　正常操作

重碱煅烧工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　密切注意中压蒸汽压力、温度、流量和重碱来量、质量的变化，根据出碱温度、炉气温度和炉内

压力及时调节重碱投入量；

ｂ） 及时调节炉内压力，使炉内压力和炉气中二氧化碳浓度在规定范围内；

ｃ） 根据重碱质量、投入量、预混器出碱温度、炉气温度，及时调节返碱加料器转速，以保持适宜的

返碱量。根据煅烧炉主电机电流及返碱埋刮板电流，调节返碱量和炉体转速，保证煅烧炉足够

的存灰量；

ｄ） 定期清理出气箱、旋风分离器出气弯头，保证炉气畅通。突然停电或电气故障，煅烧炉停转

１５ｍｉｎ应进行盘炉操作，防止煅烧炉因炉体过重导致炉体变形；

ｅ） 及时调节净氨液进塔量和软水加入量，保证出炉气洗涤塔的炉气温度合格及洗涤液含氨在要

求范围内；

ｆ） 密切注意炉气系统压力降，及时清除结晶、堵塞，保持炉气系统畅通。

６．１．９．５　设备选用

该工序主要设备有重碱煅烧炉、旋风分离器、换热器、热碱液塔、母液洗涤塔及炉气洗涤塔等。其中

重碱煅烧炉为重碱处理设备，其余则是炉气处理所需设备。

煅烧炉是重碱煅烧的主要设备，常用的有回转蒸汽煅烧炉及流化床沸腾煅烧炉。这两种煅烧炉均

以蒸汽作为热源，回转蒸汽煅烧炉可分为外加返碱蒸汽煅烧炉及自身返碱蒸汽煅烧炉，外加返碱蒸汽煅
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烧炉因为重碱与返碱强制混合、混合充分、一水化程度高、炉内传热效果好、生产能力高、操作稳定，成为

目前重碱煅烧的常用设备，但其返碱运输系统复杂、检修工作量大，能耗高。常用规格３．６×３０ｍ及

３．０×３０ｍ两种。自身返碱煅烧炉将煅烧、返碱运输结合为一体，简化了复杂的返碱运输系统，对检修

及降低能耗有利。流化床沸腾煅烧炉利用物料流态化进行传热，设备结构简单、便于制造，但操作周期

较短、能耗较高。

旋风分离器是炉气处理设备，利用离心力的作用将炉气中所带碱尘分离并回收至预混器，旋风分离

器有单筒及双筒之分，生产过程中应根据工艺条件选择合适规格的分离器，以保证除尘效果。另外，炉

气处理设备还包括塔类设备，一般为填料塔，在塔内料液与气体进行逆流接触而达到传热传质效果。

６．１．１０　重灰工序

６．１．１０．１　工序任务

本工序的主要任务是以轻质碳酸钠为原料，生产符合质量标准要求的重质碳酸钠。重质碳酸钠生

产方法有固相水合法、液相水合法及挤压法，通常以固相水合法、液相水合法为主要方法。

６．１．１０．２　工艺方法

碳酸钠与水进行水合反应后生成一水碳酸钠结晶，一水碳酸钠的结晶比原料无水碳酸钠结晶密实

光滑，结晶颗粒大而均匀，它具有特殊的淡灰色，结晶撒落时由于晶棱发射光线而发光，当一水碳酸钠结

晶受热结合水被赶出时，它仍可保持密集的晶格结构，此时获得具有颗粒均匀、堆积密度大的产品。重

质碳酸钠是根据这一性质来生产的。

固相水合法是以轻质碳酸钠为原料，在一定的温度条件下，在水合机内，与水发生水合反应，生成一

水碳酸钠结晶，然后一水碳酸钠结晶送入蒸汽煅烧炉进行加热分解反应，脱除结晶水，生成重质碳酸钠。

液相水合法以轻质碳酸钠为原料，在一定的温度条件下，在结晶反应器中，碳酸钠饱和溶液重新结

晶，生成一水碳酸钠晶体颗粒。一水碳酸钠晶浆经离心机进行固液分离脱水制得一水碳酸钠结晶，然后

再送煅烧炉进行加热分解反应。两种方法的反应方程式均为：

Ｎａ２ＣＯ３（ｓ）＋Ｈ２Ｏ（ｌ →） Ｎａ２ＣＯ３·Ｈ２Ｏ（ｓ）＋１４．１ｋＪ／ｍｏｌ

Ｎａ２ＣＯ３·Ｈ２Ｏ →
Δ
Ｎａ２ＣＯ３（重）＋Ｈ２Ｏ（ｇ）－５５．４ｋＪ／ｍｏｌ

液相水合法中离心机制得的一水碳酸钠结晶表面吸附的游离水相对于固相水合法较高，因而煅烧

过程中能耗较固相水合法有所增加。而且由于需要制成碳酸钠饱和溶液，再进行重新结晶，其生产流程

复杂，控制过程操作指标要求高，因此液相水合法的制造成本相对于固相水合法高。

６．１．１０．３　工艺流程

６．１．１０．３．１　固相水合法

轻灰由运输设备进入料仓，经计量后送入水合机内。在水合机的进料端喷入化合水，物料在水合机

内进行水合反应生成一水碳酸钠，由水合机尾部取出，进入重灰炉头混合段，与返碱混合进入重灰炉干

燥区。一水碳酸钠在炉内由蒸汽加热管间接加热干燥，脱去游离水和结晶水，制得重质碳酸钠（重灰）。

重灰由炉尾取出，送至凉碱工序。

重灰炉炉气经初步喷淋洗涤后与水合机出气混合，经炉气洗涤塔洗涤后，由引风机送至重灰扩容器

排空。

洗水从洗水槽引出并经洗水泵加压后，分别进入炉气管线及炉气洗涤塔喷淋、洗涤碱尘，洗涤液返

回洗水槽，一部分送入水合机做化合水，一部分循环使用，软水进入洗水槽作为洗水补充水。

由蒸汽管网来的１．３ＭＰａ蒸汽及轻灰闪发蒸汽，从重灰炉旋转接头中心套筒经汽室进入加热管，
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与炉内碱进行热交换形成冷凝水后，经旋转接头外套流入贮水槽，然后与来自轻灰闪发器的冷凝水共同

进入重灰闪发器，闪发成０．５ＭＰａ低压蒸汽进入管网。闪发后的蒸汽冷凝水回热电。

６．１．１０．３．２　液相水合法

轻灰经计量后送入结晶器，与母液在结晶器中进行水合反应，通过控制一定的水碱比值，在一定温

度下形成一水碳酸钠料浆；浆料经料浆泵送至旋流器进行增稠后直接流入离心机进行固液分离，分离出

的一水碳酸钠经抛料机与返碱混合进入重灰炉。一水碳酸钠在炉内进行加热干燥，脱去游离水和结晶

水，制得重灰。重灰由炉尾取出经凉碱设备冷却后送往成品包装工序。

循环母液槽内的母液，经换热器降温后送往液相水合器，与高温轻灰反应，当母液中含盐浓度超过

一定值后，一小部分母液作为高盐碱液外送。离心机分离出的母液与浓缩旋流器上部流出的清液流回

母液循环槽，向液相水合器内补充洗水可达到为母液槽补液的目的。

６．１．１０．４　工艺过程控制

６．１．１０．４．１　工艺指标

重灰工序工艺指标应符合表９要求。

表９　重灰工序工艺指标

项　　目 指　　标

固相水合中一水碳酸钠水分狑／％ １４～１８

液相水合中离心后一水碳酸钠水分狑／％ １５～２０

重灰炉出碱温度／℃ １５０～１８０

重灰堆积密度／（ｔ／ｍ３） ≥ ０．９

重灰粒度狑／％ ≥ ７０

经凉碱后重灰温度／℃ ≤ ８５

６．１．１０．４．２　操作要点

６．１．１０．４．２．１　固相水合工序指标控制

固相水合工序主要包括一水碱水分、化合水浓度、水合反应温度、轻灰温度和精盐水浊度指标的

控制：

ａ）　一水碳酸钠水分。一水碳酸钠水分正常值控制在１４％～１８％范围内，小于１４％时，生成一水

碳酸钠不完全，夹带轻灰，影响产品质量；大于１８％时，一水碳酸钠粘度增大，增加运输设备负

荷，煅烧时蒸汽消耗增大，产品成本增加。同时，一水碳酸钠水分过大也会导致重灰中碱球量

增大。

ｂ） 化合水浓度。化合水浓度低时浓度的变化对结晶影响不大，结晶大而均匀，浓度为１．３ｍｏｌ／Ｌ

时重灰优级品率最高，随着化合水浓度的提高（超过２ｍｏｌ／Ｌ时），浓度的变化对结晶影响作用

变得明显。重灰粒度有走细的趋势，但浓度过高则易出现重灰粒度分布不均，严重时出现不结

晶的现象。

ｃ） 水合反应温度。水合反应温度是影响一水碳酸钠结晶的关键指标，８０℃～１００℃之间生成一

水碳酸钠的反应比较完全。当水合机内部反应温度高时，一水碳酸钠结晶大，反之则结晶细。

一般水合机反应温度靠水合机出气压力来调整。
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ｄ） 轻灰温度。当进入水合机的轻灰温度低时，说明轻灰煅烧炉内反应温度低，出煅烧炉的轻灰反

应不完全，轻灰中的碳酸氢根含量高，影响一水碳酸钠结晶，造成一水碳酸钠结晶细，轻灰温度

过低时，会出现一水碳酸钠结晶粒度两极分化甚至无法形成结晶的现象，严重影响重灰产品

质量。

ｅ） 精盐水浊度。精盐水中钙镁含量的增大会对一水碱结晶产生很大影响，精盐水中镁含量超过

一定值时对结晶的影响变得明显，精盐水中含钙也会影响结晶，致使结晶粗细不均，严重时无

法形成结晶。

６．１．１０．４．２．２　液相水合工序指标控制

液相水合工序主要包括母液温度、母液浓度和水合反应温度指标的控制：

ａ）　母液温度。进液相水合器母液温度的变化直接影响水合反应温度的变化，对重质碳酸钠的粒

度影响很大，一般母液温度控制在８５℃～９０℃；

ｂ） 母液浓度。母液浓度低时，结晶大而均匀，但母液达不到饱和，会造成生产能力的降低。浓度

过高时，重灰粒度偏细。因此，母液应控制适当的过饱和度；

ｃ） 水合反应温度。水合反应温度是影响一水碳酸钠结晶的关键指标，９０℃～１００℃之间生成一

水碳酸钠的反应比较完全。反应温度高则一水碳酸钠结晶大，反之则结晶细。一般水合反应

温度靠进母液温度及水合器冷却水量来调整。

６．１．１０．４．２．３　重灰煅烧炉指标控制

重灰煅烧炉工序主要包括蒸汽压力及温度、出碱温度、返碱、炉内存灰量和炉气温度指标的控制：

ａ）　蒸汽压力及温度。重灰炉与轻灰炉结构原理相似，应维持较高的蒸汽压力（在设计范围之内），

满足生产高负荷要求。蒸汽温度应以保持高于该蒸汽压力下的饱和温度４０℃为宜，蒸汽温度

过高，不但密封材料等不能耐受，而且，过热蒸汽的存在将使传热系数减小；

ｂ） 出碱温度。出碱温度低，一水碳酸钠分解反应所需时间较长，易导致产品分解不完全，温度过

低，易导致返碱总管堵塞，炉内返碱量减少，造成粘炉，并有大量结疤进入重灰产品；出碱温度

过高，加热蒸汽等消耗上升。因此要达到高产、稳产、低消耗应维持适当的出碱温度；

ｃ） 返碱控制。为防止一水碳酸钠直接与炉体侧壁或加热管壁接触形成碱疤层，影响加热管的传

热效果，重灰炉需加入返碱，为保证炉内存灰量，一般情况下返碱量与成品碱的比值控制在

３．０～４．０。当返碱量不足时，重灰中碱球量增大。但返碱量越大，产量越少，耗能越高；

ｄ） 炉内存灰量。重灰煅烧炉中存灰量的多少，影响一水碳酸钠在煅烧炉内反应时间的长短。为

了保证一水碳酸钠分解完全，应保持一定的存灰量。如果炉内存灰量过低，势必会导致返碱量

减小，易形成粘炉，破坏煅烧炉的正常运行，影响加热管使用寿命。但炉内存灰量过多，蒸汽消

耗量增大，同时增大重灰煅烧炉电机电流，从而降低重灰生产能力；

ｅ） 炉气温度。重灰煅烧炉炉气温度高低是维持重灰系统正常操作的基本条件，炉气温度低于

１００℃时，水蒸气易凝结成水，在炉头出气箱上与碱尘混合形成结疤（炉气温度越低，结疤越严

重），不易脱落，堵塞炉气通道，影响生产的连续性，需周期性清理。出气温度过高，造成蒸汽消

耗增加。正常生产过程中炉气温度控制在１００℃～１２０℃为宜。

６．１．１０．５　设备选用

重灰工序的主要设备包括水合机、结晶器及重灰煅烧炉或重灰流化床等。其中水合机及结晶器均

为生产一水碱设备，最常用的为腰鼓式水合机，腰鼓式水合机化合水与碳酸钠混合均匀且生产能力大。

结晶器为液相水合法生产一水碳酸钠设备，该设备筒体外部一般带有夹套，夹套内可通循环水用于移走

设备内物料反应放出的热量，内部一般用隔板将其分成上下两层，每层设有导流筒，隔板上有下料口使
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上下两层连通，碳酸钠在结晶器内与母液混合溶解并生成结晶。重灰煅烧炉是一水碱煅烧的主要设备，

一般采用的是回转蒸汽煅烧炉，与轻灰煅烧炉结构相似，较常用的是自身返碱式煅烧炉，其返碱由炉尾

返碱口进入返碱螺旋管，随炉体的转动运至炉头返碱口进入混合段与一水碱混合，以降低混合碱水分。

重质碳酸钠的冷却设备有凉碱炉、流化床及粉体流冷却器等，均为间壁式换热器，其中流化床及凉碱炉

以空气作为流化介质，使物料呈沸腾状态，物料在沸腾状态下与冷却水管内的冷却水进行间壁换热实现

冷却。该设备处理量大、可连续生产、气化强度大，耗电较高。粉体流凉碱器采用现阶段高效节能的固

相颗粒物料降温技术，该装置换热效率高，无需与鼓风、引风等大功率能耗设备配套运行，装置操作、维

护简捷易行。

６．２　联碱法

６．２．１　流程概述

将符合要求的洗盐或精盐加入盐析结晶器，由盐析结晶器溢流的母液Ⅱ，经换热器升温后，去吸氨

器吸收氨制得氨母液Ⅱ，经澄清后送入碳化塔吸收二氧化碳，制得碳酸氢钠悬浮液。由滤碱机分离出碳

酸氢钠（重碱），送入蒸汽煅烧炉加热分解成碳酸钠产品；同时分解出的二氧化碳（炉气）经冷却塔、洗涤

塔降温和洗涤，由压缩机抽吸并压缩送入碳化塔制碱。

轻质碳酸钠一部分经过冷却送至成品包装，另一部分进一步加工制得重质碳酸钠经冷却后送至成

品包装。

滤碱机分离出来的母液（母液Ⅰ）经吸氨器吸收氨，制成氨母液Ⅰ去清洗外冷器，然后经换热器降

温，送入冷析结晶器，通过外冷器循环并与冰机系统送来的液氨进行热交换，冷却析出部分氯化铵；冷析

结晶器溢流液（半母液Ⅱ）流入盐析结晶器，通过加入洗盐或精盐再析出部分氯化铵；由盐析结晶器取出

的氯化铵晶浆经稠厚器稠厚，用晶浆泵送到冷析结晶器，以溶解过量的盐；由冷析结晶器取出的氯化铵

晶浆，经稠厚器稠厚，进入滤铵机分离出湿氯化铵，再经干铵干燥制成氯化铵产品；滤液送回盐析结

晶器。

母液Ⅱ经换热器升温后，去吸氨器吸氨，制成氨母液Ⅱ再送去碳化塔制碱，如此连续循环生产。

６．２．２　原盐精制工序

６．２．２．１　工序任务

原盐精制是对原盐的提纯，将原料盐中的氯化镁、硫酸镁、氯化钙、硫酸钙等杂质用一种对杂质具有

溶解性而对氯化钠不溶的溶剂加以洗涤，达到提高盐质的目的。

６．２．２．２　工艺方法

６．２．２．２．１　再制盐法

再制盐法是把原盐化成卤水，经澄清除去泥沙和杂物，再进一步除去钙、镁等杂质，然后加热蒸发，

利用高温下氯化钠、氯化镁和硫酸镁溶解度变化的特点，重新得到较纯的氯化钠结晶，即精盐。

６．２．２．２．２　洗涤盐法

洗涤盐法是对原盐的提纯，将原料盐中的氯化镁、硫酸镁、氯化钙、硫酸钙等杂质用一种对杂质具有

溶解性而对氯化钠不溶的溶剂（饱和盐水）加以洗涤，达到提高盐质的目的，洗涤溶剂进行精制后循环使

用。根据洗涤溶剂精制方法的不同分为石灰碳酸钠法和石灰碳酸铵法：

ａ）　石灰碳酸钠法

先在洗涤溶剂中加入熟石灰乳，氢氧化钙与镁盐作用生成溶解度小的氢氧化镁沉淀出来，反应方程
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式如下：

ＭｇＣｌ２＋Ｃａ（ＯＨ）２＝Ｍｇ（ＯＨ）２↓＋ＣａＣｌ２

ＭｇＳＯ４＋Ｃａ（ＯＨ）２＝Ｍｇ（ＯＨ）２↓＋ＣａＳＯ４

除镁后的洗涤溶剂再加入碳酸钠液，使洗涤溶剂中的钙离子及加入石灰乳所带入的钙离子与碳酸

钠作用，生成碳酸钙沉淀出来，反应方程式如下：

ＣａＣｌ２＋Ｎａ２ＣＯ３＝ＣａＣＯ３↓＋２ＮａＣｌ

ＣａＳＯ４＋Ｎａ２ＣＯ３＝ＣａＣＯ３↓＋Ｎａ２ＳＯ４

ｂ） 石灰碳酸铵法

在除钙过程中加入碳化尾气，但尾气中所含二氧化碳和氨会造成设备、管道壁上形成碳酸钙沉淀，

影响设备、管线有效容积，且加入二氧化碳和氨影响操作环境，所以一般多采用石灰碳酸钠法进行原盐

精制。

６．２．２．３　工艺流程

原盐由输送机运来，用筛子除去杂草、石块、铁器等，然后经中间仓流入洗盐机，用澄清盐卤（立洗桶

溢流液）洗涤，初洗后的盐粒在球磨内进行湿磨粉碎，并用盐卤（精制盐水）稀释入盐浆罐，用泵送至分级

器分级。分级液来自澄清桶或滤盐机滤液，从分级器的下侧以一定的浮选速度上升；大粒盐从分级器的

底部放出，返回球磨机或放入大粒盐槽；细盐随分级液悬浮上升流入立洗桶进行洗涤稠厚。立洗桶溢流

入洗盐机做初洗水用；稠厚盐浆经下料管进入分离机，滤液经储桶用泵送出作分级液用；分离脱水后的

洗涤盐，用输送机送去干燥或直接供氯化铵结晶工序使用。洗盐机流出的脏卤经储桶和泵送至精制工

序除钙、镁和泥沙等杂质。除钙、除镁后的沉淀物经泵和储桶送板框或卧螺机沥干后，统一处理。板框

或卧螺机滤液返回系统循环，精制后饱和盐水去洗盐工序循环使用。

６．２．２．４　工艺过程控制

６．２．２．４．１　工艺指标

原盐精制工序工艺指标应符合表１０要求。

表１０　原盐精制工序工艺指标

项　　目 指　　标

洗涤液成分

全氯（Ｃｌ－）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ５．３５

钙（Ｃａ２＋）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ０．００１５

镁（Ｍｇ
２＋）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ０．００１

硫酸根（ＳＯ４
２－）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ０．１２５

浊度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ２００

洗盐成分（干基）

氯化钠（ＮａＣｌ）含量狑／％ ≥ ９８

钙（Ｃａ２＋）含量狑／％ ≤ ０．０６

镁（Ｍｇ
２＋）含量狑／％ ≤ ０．０２

硫酸根（ＳＯ４
２－）含量狑／％ ≤ ０．３

水不溶物含量狑／％ ≤ ０．５

洗盐含水分狑／％ ≤ ６
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表１０（续）

项　　目 指　　标

洗盐粒度

（１７００μｍ～８３０μｍ）狑／％ ≤ ３

（８３０μｍ～３８０μｍ）狑／％ ≤ ２７

（小于３８０μｍ）狑／％ ≥ ７０

６．２．２．４．２　操作要点

原盐精制工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　根据生产所需洗盐量的大小及原盐精制各设备的实际情况，调节加入洗盐机的原盐量，同时保

持原盐与洗涤液的量的配比适当，在可能的情况下尽量多加洗涤液，以提高洗涤效率。为保证

洗盐质量，还应及时补充新洗涤液、放出脏卤水，控制洗涤液的成分在规定范围内。

ｂ） 定期清扫洗盐机，除去螺旋片间的草芥及机槽底部的石块、铁器等杂物，以免损坏设备。为减

轻设备堵塞，应及时捞除原盐带入的杂草。

ｃ） 经常检查进、出球磨机的盐浆流量和固液比等情况，保证粉碎效果良好，并防止堵塞现象。

ｄ） 平稳地调节进入分级器的盐量和分级液量，控制分级液上升速度适当，连续平稳地放出大粒

盐，保持洗盐粒度在规定范围内。

ｅ） 经常检查立洗桶内盐层情况，保持取出盐浆固液比在规定范围内，并防止溢流带盐。

ｆ） 连续、均匀、适量的将盐浆加入滤盐机，防止加料过多盐浆从布料斗冲出（跑料），或冲破滤饼使

滤盐机振动，保持洗盐含水分在规定范围内。

ｇ） 定时清洗滤盐机的筛网及筛篮后腔，使滤液排出畅通，保证滤盐机正常作业。

ｈ） 经常检查熟石灰乳、碱液的浓度和来量情况，控制合适的灰碱加入量，保证精制效果。

ｉ） 经常检查并保持各桶存液量稳定，防止冒桶或拉空；连续放出澄清桶沉淀，送至压滤工序处理。

ｊ） 经常检查各转动设备的运转、电机电流等情况，润滑点及时加油，保证安全运转。

６．２．２．５　设备选用

原盐精制工序主要设备有洗盐机、球磨机、分级器、立洗桶、滤盐机、除镁反应器、除钙反应器、澄清

桶、卧式螺旋离心机等，其中卧式螺旋离心机，也可以使用板框式压滤机代替。

６．２．３　氯化铵结晶工序

６．２．３．１　工序任务

氯化铵结晶工序的主要任务是以盐为原料，通过对冷氨母液Ⅰ冷却降温及加盐，析出结晶，经过取

出、稠厚、分离，生产出符合质量标准的氯化铵产品，同时控制母液Ⅱ成分在工艺范围内。

６．２．３．２　工艺方法

冷氨母液Ⅰ在结晶器中通过冷却和加盐作用达到过饱和状态，产生过饱和度，使氯化铵结晶析出，

同时制得符合制碱要求的母液Ⅱ。

６．２．３．３　工艺流程

由制碱过程送来的氨母液Ⅰ经计量后进入冷析结晶器中心循环管，与外冷器的循环母液一起到结

晶器底部，分布上升。结晶器上部母液经轴流泵送入外冷器下部，与冰机送来的液氨间接换热降温而产
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生过饱和度，呈过饱和状态的循环母液由外冷器上部，经集合槽、中心循环管返回结晶器底部，通过晶浆

层，母液过饱和度在结晶器内消失，从而促使结晶生成和长大。如此连续循环降温，析出氯化铵结晶，冷

析结晶器溢流清液流入盐析结晶器。

符合要求的洗盐或精盐进入盐析结晶器中心循环管，与冷析结晶器溢流液及滤液一起随轴流泵循

环母液到结晶器底部，均布上升逐渐溶解，晶浆利用轴流泵循环呈悬浮状态。盐析结晶器取出晶浆经盐

析稠厚器稠厚后，用晶浆泵送入冷析结晶器，盐析结晶器和盐析稠厚器溢流液进入母液Ⅱ桶。

冷析结晶器取出晶浆经冷析稠厚器稠厚后，用滤铵机分离，湿铵送干铵工序。

冷析稠厚器溢流液、滤铵机滤液及外冷器放空半母液Ⅱ均流入滤液桶，用泵送入盐析结晶器中心循

环管。

吸收来的热氨母液Ⅰ入热氨母液Ⅰ桶，一部分用泵送入外冷器底部，自下而上通过外冷器溢流回到

热氨母液Ⅰ桶，如此不断的循环清洗外冷器列管内的结疤。另一部分用泵送至母液换热器与母液Ⅱ进

行热交换，降低温度后送入冷氨母液Ⅰ桶，供结晶工序使用。

制冷用的液氨利用液氨贮槽的压力直接压入外冷器，与氨液分离器回流液氨一起进入作业外冷器

壳程，液氨由于吸收管程循环母液热量而蒸发，夹带液滴的气氨进入氨液分离器，进行气液分离。气氨

由氨液分离器上部进入气氨总管，去冰机循环制取液氨，如此不断进行循环。

６．２．３．４　工艺过程控制

６．２．３．４．１　工艺指标

氯化铵结晶工序工艺指标应符合表１１要求。

表１１　氯化铵结晶工序工艺指标

项　　目 指　　标

冷析结晶器温度／℃ ≤ １５

盐析结晶器温度／℃ ≤ １７

冷析结晶器母液密度／（ｋｇ／ｍ
３） １１５５～１１７０

盐析结晶器母液密度／（ｋｇ／ｍ
３） １１９０～１１９８

母液Ⅱ固定氨（ＣＮＨ３）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ２．３

母液Ⅱγ值 ≥ １．５０

母液Ⅱ钠（以Ｎａ＋计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ３．２５

结晶器固液比／％ ２５～５０

湿氯化铵含水分狑／％ ≤ ６

　　注：母液Ⅱγ值是指母液Ⅱ中的钠离子与固定氨的比值。

６．２．３．４．２　操作要点

氯化铵结晶工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　根据冷氨母液Ⅰ投入量、结晶器温度、母液成分、成品含钠、结晶器晶浆固液比等确定加盐量；

ｂ） 注意冷氨母液Ⅰ流量和温度变化，加强与母液换热岗位联系；

ｃ） 注意结晶器温度变化，经常检查外冷器堵管、液氨液面、蒸发压力、蒸发温度、循环母液温度和

进出口母液温差等，使结晶器温度维持在工艺范围内；

ｄ） 经常检查结晶器液面及溢流情况，防止冒母液和座结晶器；

ｅ） 注意母液成分变化，发现波动应及时联系、处理；
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ｆ） 随时掌握结晶器母液密度、钠离子浓度变化，及时调节盐量和逆料量，保证产品质量和母液

成分；

ｇ） 随时掌握结晶器固液比的变化，密切注意逆料晶浆固液比和流量，加强与取出岗位联系，使之

维持在工艺范围内；

ｈ） 准确轮换外冷器，清洗时注意排气情况，防止虹吸；

ｉ） 注意结晶器内声音和结晶器母液游离氨变化，以判断外冷器是否有列管泄漏现象；

ｊ） 随时掌握盐量和盐粒度变化情况，及时联系调整，减少工艺和质量波动；

ｋ） 注意冷析、盐析结晶器溢流和滤液分配情况，及时调节盐量，防止加偏；

ｌ） 注意轴流泵运转情况，发现不正常现象应及时联系和处理，防止轴流泵自停，结晶器“座死”。

ｍ）根据清洗外冷器的台数调整清洗热氨母液Ⅰ的流量，防止清洗热氨母液Ⅰ窜入结晶器或流量

不足影响结晶器温度和外冷器清洗质量；

ｎ） 密切注意稠厚器溢流情况，控制溢流固液比小于１０％，使之不带或少带结晶。

６．２．３．５　设备选用

氯化铵结晶工序主要设备有结晶器、外冷器、稠厚器、滤铵机、晶浆泵、滤液泵。

６．２．４　湿铵干燥工序

６．２．４．１　工序任务

湿铵干燥工序主要任务是将氯化铵结晶工序送来的湿氯化铵，在沸腾干铵炉内与热空气直接接触

进行干燥除去水分，控制成品水分符合质量标准要求，然后将物料送入包装。

６．２．４．２　工艺方法

干燥方式主要有传导干燥、对流干燥、辐射干燥、介电加热干燥四种方式。其中对流干燥应用最广

泛，通常使用的干燥介质是热空气，沸腾干燥亦即对流干燥，主要是采用流态化的沸腾，热空气与物料进

行热交换，通过热空气把蒸发的水分或有机溶媒带走，其采用热风流动对物料进行气固二相悬浮接触

的质热传递方式，从而达到物料干燥目的。

６．２．４．３　工艺流程

结晶工序滤铵机分离出的湿铵，经皮带运输机由加料装置送入沸腾干铵炉内，与鼓风机送来的热空

气进行传质传热，湿铵所含的水分被蒸发，碱性物被分解，尾气经除尘器除尘后，由排风机排空；干燥后

的氯化铵经出料口送至料仓、包装。

６．２．４．４　工艺过程控制

６．２．４．４．１　工艺指标

湿铵干燥工序工艺指标应符合表１２要求。

表１２　湿铵干燥工序工艺指标

项　　目
指标

立式炉 卧式炉

热风温度／℃ ＞ １４０ １６０

床层温度／℃ ５５～９０ ６０～９０

床层压力／Ｐａ －５０～０ １００００～１２０００
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６．２．４．４．２　操作要点

湿铵干燥工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　经常检查并及时调节风温、风压、床温、床压等，控制在规定范围内；

ｂ） 经常检查除尘器作业情况，观察尾气含尘量，防止冒料；布袋、滤袋破损或分离器回料管堵塞应

及时处理；

ｃ） 经常检查湿铵水分，稀料或大块料不应进炉，防止座炉；

ｄ） 经常检查蒸汽压力，储水罐、闪发器压力、液位和加热器作业情况，发现异常应及时处理。

经常检查风机、皮带运输机等设备运转情况，发现问题应及时处理。

６．２．４．５　设备选用

湿铵干燥工序主要设备有沸腾干铵炉、除尘器、空气加热器、送风机、排风机。

６．２．５　冰机制冷工序

６．２．５．１　工序任务

冰机制冷工序主要任务是负责向氯化铵结晶工序输送液氨供换热制冷之用，氯化铵结晶工序蒸发

出来的气氨经过压缩、冷凝，液氨进入储槽循环使用。

６．２．５．２　工艺方法

冷冻过程分为压缩、冷凝、节流膨胀和蒸发四个阶段，制冷装置是由压缩机、冷凝器、节流阀、蒸发器

（外冷器）及其他附属设备等组成，用管线连接成的封闭系统，冷媒（压缩介质为氨）在系统内不断循环。

６．２．５．３　工艺流程

氯化铵结晶工序氨液分离器分离出来的气氨经氨主管，进压缩机压缩，压缩后的高温、高压气氨经

高效油分离器，除去氨气中所带的润滑油后进入氨冷凝器，用冷却水间接冷却降温使气氨液化成液氨，

流入液氨贮槽。液氨经节流减压后进入外冷器，供氯化铵结晶工序母液降温使用，蒸发出的气氨及夹带

的液氨经氨液分离器分离，液氨回流至外冷器，气氨进氨主管，再去压缩机压缩，如此不断的循环。

冷凝器之间、液氨贮槽之间和冷凝器与液氨贮槽之间设有平衡管，以保持压力平衡。

压缩机气缸润滑油少量随气氨带入系统，由于油的密度较液氨大，所以油积集在容器底部，油分离

器、氨冷凝器、液氨贮槽底部放出的油和液氨混合物进入集油器，用蒸汽间接加热使油中夹带的液氨蒸

发返回氨气主管，油则排出并回收。

６．２．５．４　工艺过程控制

６．２．５．４．１　工艺指标

冰机制冷工序工艺指标应符合表１３要求。

表１３　冰机制冷工序工艺指标

项　　目 指　　标

压缩机入口温度／℃ －１～２０
ａ

压缩机出口温度／℃ ≤ １０５ｂ

冷凝器液氨温度／℃ ≤ ４０

０３
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表１３（续）

项　　目 指　　标

压缩机入口压力／ＭＰａ ０．２５～０．４８

压缩机出口压力／ＭＰａ ≤ １．４６

　　
ａ 比相应压力下的饱和温度高５℃～１０℃。

ｂ 比气缸润滑油闪点低２５℃～３０℃。

６．２．５．４．２　操作要点

冰机制冷工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　经常检查压缩机出入口、冷凝器、液氨贮槽、氨气主管等压力变化情况，控制各处压力在规定范

围内；

ｂ） 经常检查冷凝器冷却水量的大小，及时清扫杂物，控制冷凝器压力在规定范围内；

ｃ） 经常检查压缩机吸气温度、排气温度、喷油温度、电机轴承温度等数据的变化情况，如有异常应

及时联系、处理；

ｄ） 经常检查液氨贮槽液位，严格控制在规定范围内；

ｅ） 经常检查油分离器液位，使之保持在规定高度，严防断油停机；

ｆ） 经常检查设备、管线、阀门等有无震动和滴漏现象，发现问题应及时处理；

ｇ） 经常观察各仪表、自控、遥控装置是否准确、完好，发现问题应及时联系、处理；

ｈ） 按规定排油，以提高冷凝器的换热效率。

６．２．５．５　设备选用

冰机制冷工序主要设备有氨压缩机、氨冷凝器、液氨储槽。

６．２．６　氨吸收工序

６．２．６．１　工序任务

氨吸收工序是联碱生产中的重要工序之一，直接影响碳化、氯化铵结晶等工序的正常操作，对系统

母液平衡和热量平衡也起着重要作用。

氨吸收工序主要任务是将定量的氨溶解于母液中，并除去母液中钙、镁等杂质，制备合格的氨母液

Ⅰ和氨母液Ⅱ，为碳化制碱和氯化铵结晶提供优惠条件。同时平衡好各桶母液，保证生产正常操作。

６．２．６．２　工艺方法

６．２．６．２．１　母液吸氨

母液吸氨是将定量的氨溶解于母液中，并除去母液中钙、镁等杂质，并适量添加硫离子，去除系统中

的铁，制备合格的氨母液Ⅰ和氨母液Ⅱ，为碳化制碱和氯化铵结晶提供良好条件。

母液吸氨、二氧化碳的化学反应：

ＮＨ３＋Ｈ２ →Ｏ ＮＨ４ＯＨ

ＣＯ２＋Ｈ２ →Ｏ Ｈ２ＣＯ３

Ｈ２ＣＯ３＋２ＮＨ４ →ＯＨ （ＮＨ４）２ＣＯ３＋２Ｈ２Ｏ

２ＮａＨＣＯ３＋２ＮＨ４ →ＯＨ Ｎａ２ＣＯ３＋（ＮＨ４）２ＣＯ３＋２Ｈ２Ｏ

１３
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ＮＨ４ＨＣＯ３＋ＮＨ４ →ＯＨ （ＮＨ４）２ＣＯ３＋Ｈ２Ｏ

除去钙镁杂质的反应：

Ｃａ２＋＋（ＮＨ４）２ＣＯ →３ ＣａＣＯ３↓＋２ＮＨ４
＋

Ｍｇ
２＋＋（ＮＨ４）２ＣＯ →３ ＭｇＣＯ３↓＋２ＮＨ４

＋

ＭｇＣＯ３＋（ＮＨ４）２ＣＯ３＋４Ｈ２ →Ｏ ＭｇＣＯ３·（ＮＨ４）２ＣＯ３·４Ｈ２Ｏ

Ｆｅ２＋＋Ｓ →
２－ ＦｅＳ↓

２Ｆｅ３＋＋３Ｓ →
２－ Ｆｅ２Ｓ３↓

６．２．６．２．２　吸氨速率

母液在设备中单位时间内吸收的氨量，称为母液吸氨速率。吸氨速率方程式：

犖Ａ＝犓ｙ犃Δ狔ｍ

式中：

犖Ａ ———吸收的速率，单位为摩尔每秒（ｍｏｌ／ｓ）；

犓ｙ ———相对应的吸收系数（犓ｙ一般由试验确定）；

犃 ———气液相接触面积，单位为平方米（ｍ２）；

狔ｍ ———吸收推动力（气相浓度差）。

在吸收操作中，气相的浓度越高，分压越大，以及液相的浓度和平衡分压越低，则吸收速率越大。这

表明吸收的推动力相当于气液两相的浓度差。

增大吸收推动力、气液接触面积和吸收系数，都能增大吸收速率。

在一定的温度下，吸氨的操作压力大、氨浓度高，则氨的分压大，吸收推动力Δ狔ｍ 就大，吸氨的速率

也大。

６．２．６．２．３　吸氨效应

母液在吸氨过程中发生如下效应：

ａ）　吸氨后母液温度升高。

在发生化学反应的同时，一般都伴随有热效应（放出热量和吸收热量）现象，母液吸氨要放出大量的

热，氨气溶解热３５ｋＪ／ｍｏｌ，母液每吸收０．０５ｍｏｌ／Ｌ氨，母液温度升高０．５℃左右。

ｂ） 吸氨后母液体积增加。

吸氨后母液体积增加，其增加量的大小与吸氨量多少有关。一般母液Ⅰ吸氨后体积增加２％左右，

母液Ⅱ吸氨后体积增加４％左右。

ｃ） 吸氨后母液中氯化铵、氯化钠的溶解度降低。

一般规律，当一物质溶于某一溶液中，若此物质不与溶液的溶质发生化学反应，则通常就会降低该

溶质的溶解度。溶液中氨的浓度愈高，氯化铵、氯化钠的溶解度愈小。主要是由于氯化铵、氯化钠、碳酸

氢铵和氢氧化铵等多种溶质共溶引起的。

６．２．６．２．４　吸氨量的确定

母液吸氨量确定主要应考虑母液Ⅰ和母液Ⅱ吸氨的量：

ａ）　母液Ⅰ吸氨量。

吸氨量与其中的二氧化碳量有一定关系。在一次碳化法生产中，母液Ⅰ含二氧化碳量因碳酸化过

程的工艺条件，可视为定值。吸氨量是以游离氨与二氧化碳的比值α来控制的，α值一般控制在２．１５～

２．３５之间。生产过程中也可根据结晶温度进行控制。

ｂ） 母液Ⅱ吸氨量。

在制碱过程中，为得到较纯的碳酸氢钠结晶和较高的产率，要求母液Ⅱ吸氨，并且控制氨母液Ⅱ中

２３
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游离氨和氯化钠的比值β在适宜范围。但游离氨浓度若过高，在碳酸化过程中析出大量的碳酸氢铵结

晶，出现碳化塔堵塞、氨损失增加等问题，考虑制碱过程中的氨损失，要求氨母液Ⅱβ值控制在１．０２～

１．１２之间。

６．２．６．３　工艺流程

由母液Ⅰ桶抽出的母液经母液Ⅰ泵加压后分两路。一路送到综合回收塔，吸收碳化尾气，成为淡氨

母液Ⅰ出塔返回至母液Ⅰ桶；另一路进入母液Ⅰ喷射吸氨器，吸氨后制成热氨母液Ⅰ，自压流入热氨母

液Ⅰ桶。

由Ⅱ过程母液Ⅱ泵送出的母液Ⅱ进入母液Ⅱ喷射吸氨器，制成氨母液Ⅱ，经添加硫化物（硫化氢或

硫化钠）和助沉剂后流入澄清桶，沉降其中的钙镁、硫化亚铁等杂质，澄清的氨母液Ⅱ流入氨母液Ⅱ桶；

沉淀物俗称氨Ⅱ泥，氨Ⅱ泥定时排入泥灌，经分离后滤液回收，氨母液Ⅱ泥排出系统。喷射吸氨的尾气

进入综合回收塔，用母液Ⅰ吸收残留氨气后，尾气随同碳化尾气经综合回收塔塔上排空。

６．２．６．４　工艺过程控制

６．２．６．４．１　工艺指标

氨吸收工序工艺指标应符合表１４要求。

表１４　氨吸收工序工艺指标

项　　目 指　　标

母液Ⅱ温度／℃ ２６～３０

氨母液Ⅱ温度／℃ ３８～４２

氨母液Ⅰα值 ２．１５～２．３５

氨母液Ⅱβ值 １．０２～１．１２

氨母液Ⅱ硫（以Ｓ２－计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ０．００１２５～０．００２５

氨母液Ⅱ铁（以Ｆｅ３＋计）浓度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ２０

氨母液Ⅱ浊度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ２００

６．２．６．４．２　操作要点

氨吸收工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　控制氨母液Ⅰα值和氨母液Ⅱβ值在规定范围；

ｂ） 及时调节硫化物添加量，稳定氨母液Ⅱ含硫、铁浓度在规定范围内；

ｃ） 注意系统各母液成分和各母液贮桶存量的变化，适当地调节进入喷射吸氨器的母液流量，维持

系统母液平衡；

ｄ） 综合回收塔尾气净氨段出水含氨控制在规定范围；

ｅ） 控制氨母液Ⅱ温度在３８℃～４２℃范围；

ｆ） 严格控制氨母液Ⅱ澄清后的浊度；

ｇ） 经常检查和调节各处温度、压力、流量和液面等在规定范围内。

６．２．６．５　设备选用

氨吸收工序主要设备有喷射吸氨器、澄清桶、泥桶等组成。吸氨器用铸铁或不锈钢制作，由收缩管、
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喷嘴、吸气室及扩散管等部件组成；澄清桶一般选用结构简单、操作容易、运行稳定及澄清效率高的澄清

桶，如斯堡丁式澄清桶、斜板式澄清桶等。

６．２．７　氨母液Ⅱ碳酸化工序

６．２．７．１　脱碳气工艺

６．２．７．１．１　工序任务

氨母液Ⅱ碳酸化是利用氨母液Ⅱ在碳化塔内吸收二氧化碳，制成合格的母液及颗粒粗大的碳酸氢

钠结晶。

氨母液Ⅱ碳酸化工序是联碱生产中极为重要的工序，其工序操作直接影响上下游工序的操作，同时

直接影响产品质量、产量及各项经济技术指标的完成。因此，各项技术操作条件应严格控制在规定范

围内。

６．２．７．１．２　工艺方法

氨母液Ⅱ碳酸化过程是一个比较复杂的过程。碳化液中有很多的组分，如：二氧化碳、碳酸、氨、氢

氧化铵、氯化钠、水等，化学反应机理很复杂，氨母液Ⅱ碳酸化过程主要有两种：

ａ）　以碳酸铵为中间产物的碳化反应。

ｂ） 以氨基甲酸铵为中间产物的碳化反应。

示例：以氨基甲酸铵为中间产物的碳化反应。

氨基甲酸铵的生成：

２ＮＨ４ＯＨ（液）＋ＣＯ２（气）＝ＮＨ４ＣＯＯＮＨ２（液）＋２Ｈ２Ｏ（液）ΔＨ＝９７．８ｋＪ／ｍｏｌ

氨基甲酸铵水解生成碳酸氢铵：

ＮＨ４ＣＯＯＮＨ２（液）＋２Ｈ２Ｏ（液）＝ＮＨ４ＨＣＯ３（液）＋ＮＨ４ＯＨ（液）ΔＨ＝－３３．３ｋＪ／ｍｏｌ

ＮＨ４ＨＣＯ３（液）＋ＮａＣｌ＝ＮａＨＣＯ３（固）＋ＮＨ４Ｃｌ

６．２．７．１．３　工艺流程

碳化塔按过程可分为制碱塔与清洗塔，清洗与制碱轮换作业。

合成氨工序或其他装置来的二氧化碳气体，用压缩机加压，经冷却后送入制碱塔的底部，称为下段

气；炉气二氧化碳，用压缩机加压后送入清洗塔的底部和制碱塔中部，称为清洗气和中段气。

氨母液Ⅱ用泵送至清洗塔上部，自上而下溶解塔内的结疤，同时吸收由塔底部上来的二氧化碳气

（预碳化），然后从清洗塔底部流出，称为清洗氨母液Ⅱ（简称清洗氨Ⅱ）。清洗氨Ⅱ用泵送入各制碱塔上

部，自上而下与塔底通入的下段气及塔中部通入的中段气（此为两段进气，也可以一段进气）逆流接触吸

收（碳酸化），于塔高度的１／３处开始逐渐饱和，析出碳酸氢钠，使塔中部温度升至最高。然后经过冷却

移除反应热，碳酸氢钠悬浮液由塔底经取出管压到出碱液槽，流至过滤工序进行固液分离。

碳化尾气从塔顶排出，经气液分离器，分离出的液体自压或用泵送回制碱塔上部；分离出的尾气则

进入综合回收塔用母液Ⅰ回收其中的氨，然后再经综合回收塔用清水净氨，尾气由综合回收塔顶部排

空。综合回收塔出来的母液和洗水，分别去吸氨和淡液蒸馏工序，净氨洗水亦可作为过滤工序洗水用。

６．２．７．１．４　工艺过程控制

６．２．７．１．４．１　工艺指标

脱碳气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序工艺指标应符合表１５要求。
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表１５　脱碳气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序工艺指标

项　　目 指　　标

氨母液Ⅱ温度／℃ ３６～４２

制碱塔上部温度／℃ ５０～５６

制碱塔中部温度／℃ ５８～６５

出碱液温度／℃ ３６～４２

下段气二氧化碳（ＣＯ２）含量φ／％ ≥ ８０

氨母液Ⅱ钠（以Ｎａ＋计）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ３．１５

氨母液Ⅱβ值 １．０２～１．１２

氨母液Ⅱ铁（以Ｆｅ３＋计）浓度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ２０

氨母液Ⅱ浊度／（ｍｇ／Ｌ） ≤ ２００

出碱液固定氨（ＣＮＨ３）浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ４．１

出碱液沉降时间／ｓ ≤ ２００

６．２．７．１．４．２　操作要点

脱碳气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　按时检查氨母液Ⅱ的温度、组分是否符合要求，发现问题及时联系处理；

ｂ） 经常调节进入清洗塔的氨母液Ⅱ量和清洗气量，控制清洗塔压力、液面及清洗氨Ⅱ含二氧化碳

量在规定范围内；

ｃ） 经常调节进入制碱塔的清洗氨Ⅱ量，必要时调节出碱液量，控制制碱塔压力、液面在规定范

围内；

ｄ） 稳定调节制碱塔的出碱液量和进气（中、下段气）量，控制塔中部温度、上部温度及尾气含二氧

化碳浓度在规定范围内；

ｅ） 稳定调节碳化塔的冷却水量，控制清洗氨Ⅱ、出碱液温度在规定范围内；

ｆ） 按时检查出碱液的组成、沉降时间和沉降量，发现波动应分析原因，及时处理；

ｇ） 按时分析进气和尾气含二氧化碳浓度，发现波动应找出原因，及时处理；

ｈ） 维持塔内温度、液面、进气量、二氧化碳浓度、出碱液量及其温度等稳定，是提高氯化钠转化率，

发挥碳化塔能力，使碳酸氢钠结晶颗粒较大的重要因素。因此，应尽可能做到平衡操作。

６．２．７．１．５　设备选用

脱碳气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序主要设备有碳化塔、氨Ⅱ冷却器、出碱槽及综合回收塔。其中碳化

塔应满足二氧化碳吸收率高、塔顶尾气含二氧化碳低、氯化钠转化率高、冷却效率高以及制得良好碳酸

氢钠结晶等化工工艺要求。碳化塔的结构采用钢制内防腐整体结构。

６．２．７．２　变换气工艺

６．２．７．２．１　工序任务

将氨母液Ⅱ在碳化塔内吸收变换气中二氧化碳，使其中的氯化钠和氨转化生成碳酸氢钠和氯化铵，

并冷却使碳酸氢钠结晶析出，形成碳酸氢钠悬浮液。同时制得合格的碳化尾气，确保变换气脱碳满足合

成氨生产的需要。
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６．２．７．２．２　工艺方法

由氨母液Ⅱ泵送来的氨母液Ⅱ，直接进氨Ⅱ冷却器；经冷却后的氨母液Ⅱ从碳化塔上部进塔并自上

而下流动，与塔底送入的变换气接触反应，生成碳酸氢钠结晶 （即重碱）。重碱晶浆由塔底自压排出，经

取出到取出槽。取出槽内重碱晶浆自流至滤碱机进行固液分离。主要化学反应方程式：

ＮＨ３＋ＮａＣｌ＋ＣＯ２＋Ｈ２ →Ｏ ＮａＨＣＯ３＋ＮＨ４Ｃｌ

６．２．７．２．３　工艺流程

变换气由界区外的压缩工序送来，进入碳化塔底部供制碱用。反应后的碳化尾气由塔顶引出，进碳

化尾气回收塔底部。碳化尾气回收塔由两段组成，下段为填料塔，上段为泡罩塔且各塔板均设有数层冷

却盘管，循环水流经管内，移出反应放出的热量。在塔内，碳化尾气经塔顶送入的浅除盐水洗涤吸收其

中的氨和二氧化碳后，脱碳气从塔顶引出，经碳化尾气回收塔后，脱碳气送往界区外的合成氨系统，从碳

化尾气回收塔底排出的淡氨水由淡氨水泵经淡氨水冷却器被循环水冷却后，部分返回下段（填料段）循

环使用，其余部分淡氨水则进入淡液桶，与来自煅烧工序的炉气冷凝液等混合，再由淡液泵送往废淡液

冷却器，经高温废淡液预热后，进入淡液蒸馏塔。

为了移出碳化反应放出的热量，各碳化塔均配置外冷器。碳化塔内反应液由塔中部引出并自外冷

器顶部进入，流经冷却管内，与管间冷却水间接换热降温后，由外冷器底部引回碳化塔底进塔上升，即在

塔中段及下段与外冷器之间形成自然循环，不断移出反应热量。外冷器所用冷却介质为循环水。

６．２．７．２．４　工艺过程控制

６．２．７．２．４．１　工艺指标

变换气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序工艺指标应符合表１６要求。

表１６　变换气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序工艺指标

项　　目 指　　标

温度

进碳化塔氨母液Ⅱ温度／℃ ２８～３５

碳化塔筛板段上部温度／℃ 氨母液Ⅱ入塔温度＋（０～３）

碳化塔筛板段下部温度／℃ 氨母液Ⅱ入塔温度＋（２～１０）

碳化塔反应段上部温度／℃ ４０～５５

碳化塔反应段中上部温度／℃ ４０～５５

碳化塔反应段中部温度／℃ ４０～６０

碳化塔反应段下部温度／℃ ４０～５５

碳化塔底部温度／℃ ３５～５０

外冷器进液温度／℃ ３５～４５

外冷器出液温度／℃ ３６～４５

取出液温度／℃ ３６～４４

压力

变换气压力／ＭＰａ １．０～１．５

碳化塔压差／ＭＰａ ０．２２～０．３５

碳化塔尾气出口压力／ＭＰａ ０．８～１．４
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表１６（续）

项　　目 指　　标

成分

碳化尾气二氧化碳（ＣＯ２）浓度φ／％ ≤ ０．５

尾气回收塔出气二氧化碳（ＣＯ２）浓度φ／％ ≤ ０．３

５塔液含结晶量狑／％ ０～１

出碱液固定氨浓度／（ｍｏｌ／Ｌ） ≥ ４

旋流器底部晶浆固液狑／％ ５～７０

尾气回收塔出口尾气ＮＨ３／（ｇ／ｍ
３） ≤ ０．２

液位
碳化塔液位 ＬＣ１～ＬＣ５

清洗塔液位 ＬＣ１～ＬＣ７

６．２．７．２．４．２　操作要点

变换气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　按时检查氨母液Ⅱ的温度、组成是否符合要求，发现问题应及时与吸氨岗位联系；

ｂ） 经常调节进入碳化塔的氨母液Ⅱ量，使液面维持在规定范围内；

ｃ） 平稳调节碳化塔的出碱液量和进气量，控制塔中部温度，上部温度及尾气含二氧化碳浓度在规

定范围内；

ｄ） 平稳调节碳化塔外冷器冷却水用量，控制各外冷器循环液出口温度，以保证出碱液温度在规定

范围；

ｅ） 按时检查出碱液组成、沉淀时间和沉淀量，发现波动应找出原因，及时调控；

ｆ） 按时分析碳化塔进气和尾气的二氧化碳浓度，发现波动应找出原因，及时调控；

ｇ） 经常检查各处温度、压力、流量、液面等情况，发现波动和仪表失灵，应及时联系和处理；

ｈ） 经常分析氨母液Ⅱ成分，使其保持在规定范围内；

ｉ） 按时倒换碳化塔，并在６０ｍｉｎ内恢复正常；

ｊ） 按规定时间（正常情况２次／班）检验外冷器冷却水的含氨量，发现冷却水含氨量超过规定值，

及时找出漏处并联系堵漏；

ｋ） 经常注意出碱管出碱情况，若出碱管不畅通或堵塞，应减少进氨母液Ⅱ量、进气量和冷却水量，

检查蒸汽管线，排掉管内积水。先关闭靠塔出碱阀门，再逐步开大蒸汽阀门，向出碱管内吹蒸

汽。待出碱管吹通后，关蒸汽阀门，开该塔靠塔出碱阀门，恢复出碱；

ｌ） 由于利用重力差进行自然循环冷却，因此塔的操作负荷不能太低，一般情况下塔的最低负荷不

低于设计能力的７５％，否则影响塔的作业周期；

ｍ）注意外冷器冷却水和管内母液温差不超过１０℃，发现波动，找出原因，及时处理。

６．２．７．２．５　设备选用

变换气工艺氨母液Ⅱ碳酸化工序主要设备有碳化塔、外冷器、氨Ⅱ冷却器、出碱槽及碳化尾气回收

塔。其中碳化塔应满足二氧化碳吸收率高、塔顶尾气含二氧化碳低、氯化钠转化率高、冷却效率高以及

制得良好碳酸氢钠结晶等化工工艺要求。碳化塔和结构采用钢制内防腐整体结构。

６．２．８　重碱过滤工序

６．２．８．１　工序任务

重碱过滤操作直接影响碳酸钠产量、质量及煅烧炉能否正常操作，同时对降低原材料、动力的消耗
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定额影响极大。减少过滤的洗水量，对保证母液组成、降低母液当量、解决联碱法生产系统的水平衡起

着重要作用。

重碱过滤工序主要任务是利用真空过滤机，将碳化取出液中的碳酸氢钠结晶（重碱）与母液分离，在

过滤的同时进行洗涤，除去重碱中残留的母液，以便重碱中的氯化物含量不超过规定指标，并进行脱水

和挤压、干燥，使重碱含水量降低至工艺要求。

６．２．８．２　工艺方法

重碱过滤工序为借助带式过滤机或转鼓过滤机的真空或离心力，在滤布两侧形成压差，推动母液通

过滤布而被抽走，实现固液分离的目的。

６．２．８．３　工艺流程

６．２．８．３．１　转鼓过滤机流程

碳化出碱液经出碱槽注入过滤机的碱槽内，真空过滤机的滤鼓与真空管相连接，滤鼓有一部分浸在

碱槽内，借真空机的吸力使重碱附着于滤布上形成滤饼，滤饼经洗涤和真空吸干后，被刮刀刮下，由皮带

运输机送至煅烧工序。滤液通过滤布被吸入滤鼓内，与同时被吸入的空气一并进入分离器。气体与液

体分离，滤液由分离器底部流入母液Ⅰ桶；气体由分离器上部进入过滤尾气净氨塔下部，与净氨塔上部

加入的清水逆流接触，回收气体中的氨。尾气由净氨塔上部出，经真空机排出至大气；洗水从净氨塔下

部流出，供煅烧工序洗涤炉气使用。

６．２．８．３．２　带式过滤机流程

出碱液经出碱槽送至带式过滤机的料浆分布器，用带式过滤机进行固液分离，经洗涤、吸干后，分离

出的重碱在机尾被刮下落到重碱输送机上，被送往煅烧工序。滤液和气体经气液分离器分离后，气体经

真空管进入过滤尾气净氨塔净氨后，经真空机排放，母液Ⅰ自流进入母液Ⅰ桶。

６．２．８．４　工艺过程控制

６．２．８．４．１　工艺指标

重碱过滤工序工艺指标应符合表１７要求。

表１７　重碱过滤工序工艺指标

项　　目 指　　标

重碱氯化钠（ＮａＣｌ）含量狑／％ ≤ ０．４

重碱水分狑／％ ≤ １８

洗水当量／（ｔ／ｔ） ≤ ０．６５

过滤母液氯差／（ｍｏｌ／Ｌ） ≤ ０．１６

６．２．８．４．２　操作要点

重碱过滤工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　经常检查过滤机的运行情况，注意滤饼洗水的分布情况；

ｂ） 维持适宜的真空度，提高过滤推动力；

ｃ） 严格控制洗水量，在保证碳酸钠盐分指标的情况下，尽量减少洗水用量；
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ｄ） 及时取样分析重碱盐分，根据盐分的高低，调节洗水用量。

６．２．８．５　设备选用

重碱过滤工序主要设备有真空过滤机、母液分离罐和过滤尾气净氨塔。一般采用带式真空过滤机

或转鼓真空过滤机；母液分离罐和过滤尾气净氨塔一般为碳钢材质，应有足够的容积缓冲量。

６．２．９　重碱煅烧工序

６．２．９．１　工序任务

重碱煅烧工序的主要任务是把重碱过滤工序滤碱机分离出的碳酸氢钠（重碱），送入蒸汽煅烧炉加

热分解成碳酸钠；同时分解出的二氧化碳（炉气）经冷却塔、洗涤塔降温和洗涤，送入二氧化碳压缩工序。

６．２．９．２　工艺方法

重碱加热到一定温度下，分解为碳酸钠、水蒸气、二氧化碳气和氨气。气体经冷却、洗涤后循环利

用，碳酸钠和微量的氯化钠固体粉状晶体从炉尾输出成为产品。

重碱主要成分为碳酸氢钠，此外还含有碳酸钠、碳酸氢铵、氯化钠和水等成分，碳酸氢钠是一种不稳

定化合物，在常温下就能分解成碳酸钠。

重碱有粘结倾向，重碱水分大于９．５％时就会在煅烧炉内成球或结疤，为此在入炉前应加入一定量

的返碱（即产品碳酸钠），混合均匀，从而消除了结球和结疤条件，但返碱量应严格控制，若返碱过多，则

能耗增加。

分解速度受传热速度控制，所以蒸汽煅烧炉用中压蒸汽作热源，以间接换热方式对重碱分解提供热

量。中压蒸汽饱合温度高，冷凝给热时能对重碱产生较大温度差，使传热速度加快，有利于分解。

煅烧炉内进行的主要化学反应如下：

２ＮａＨＣＯ３（ｓ）＝Ｎａ２ＣＯ３（ｓ）＋Ｈ２Ｏ（ｇ）＋ＣＯ２（ｇ）ΔＨ＝１２９ｋＪ／ｍｏｌ

ＮＨ４ＨＣＯ３（ｓ）＝ＮＨ３（ｇ）＋ＣＯ２（ｇ）＋Ｈ２Ｏ（ｇ）　ΔＨ＝１６８ｋＪ／ｍｏｌ

６．２．９．３　工艺流程

重碱煅烧炉有外返碱、内返碱两种形式，热源一般选用中压蒸汽。外返碱蒸汽煅烧炉主要流程：

ａ）　由过滤工序来的重碱经皮带运输机送入预混器，与返碱混合后进入煅烧炉。重碱在煅烧炉内

被中压蒸汽间接加热分解，制得的碳酸钠进入炉尾出碱螺旋机，部分碳酸钠作为返碱，经返碱

螺旋运输机返回炉内，另一部分作为成品进入碱仓。

ｂ） 重碱在炉内分解产生的炉气，经分离器将其中大部分碱粉回收，未分离下来的碱粉随炉气入炉

气总管，经冷却、洗涤，炉气回压缩工序循环利用，冷凝液和洗涤液回碳化工序。

６．２．９．４　工艺过程控制

６．２．９．４．１　工艺指标

重碱煅烧工序工艺指标应符合表１８要求。

表１８　重碱煅烧工序工艺指标

项　　目 指　　标

煅烧炉出碱温度／℃ １５５～１８５

煅烧炉出气温度／℃ １０５～１１５

炉气浓度φ／％ ≥ ８５
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６．２．９．４．２　操作要点

重碱煅烧工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　密切注意中压蒸汽压力、温度、流量及重碱质量变化情况；根据出碱温度，炉气压力等情况，及

时调节重碱投入量和蒸汽量；

ｂ） 经常检查返碱及炉气分离器的情况，保持通畅、不堵塞，杜绝返碱操作；

ｃ） 经常检查冷凝水疏通情况，保持畅通，不应有泄漏；

ｄ） 维持扩容器一定的液位和压力；

ｅ） 经常检查炉气净化系统堵塞或泄漏现象，保持炉气二氧化碳浓度和温度在规定范围；

ｆ） 经常检查各运转设备，保持良好状态。

６．２．９．５　设备选用

重碱煅烧工序主要设备有蒸汽煅烧炉、炉气冷凝塔、炉气洗涤塔、旋风分离器、水封罐、热碱液桶、闪

发器、预混器。

６．２．１０　二氧化碳压缩工序

６．２．１０．１　工序任务

二氧化碳压缩工序主要任务为：

ａ）　利用压缩机将合成氨工序来的脱碳气和煅烧工序来的炉气（二氧化碳气体）吸入机内，使二氧

化碳气压缩至规定的压力后送往碳化工序，供碳化塔制碱使用。其二氧化碳气体的压力、流量

和浓度的好坏将直接影响到碳化作业，对产品的产量、质量都具有非常重要的作用。

ｂ） 利用真空机形成一定的真空度，供滤碱机分离重碱使用。真空度的高低将直接影响碳化、滤

过、吸收岗位的作业，对产品的产量、质量具有非常重要作用。

６．２．１０．２　工艺方法

将煅烧工序来的炉气、合成氨工序及其他装置来的二氧化碳气体经过压缩机加压后输送到碳化工

序，分别做碳化中段气、下段气；保证过滤工序正常作业所需的真空度。

６．２．１０．３　工艺流程

６．２．１０．３．１　二氧化碳系统

从煅烧工序来的炉气、合成氨工序及其他装置来的二氧化碳气体，进入压缩机入口，升压至所需压

力后排出，经冷却器和气水分离器后，进入碳化工序。

６．２．１０．３．２　真空系统

来自过滤工序的尾气，经过真空机排出，同时入口形成一定真空度，满足过滤工序所需的真空度。

６．２．１０．４　工艺过程控制

６．２．１０．４．１　工艺指标

二氧化碳压缩工序工艺指标应符合表１９要求。
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表１９　二氧化碳压缩工序工艺指标

项　　目 指　　标

压缩机入口压力／ｋＰａ ≥ －１０

压缩机入口温度／℃ ≤ ４５

压缩机出口压力／ＭＰａ ０．３２～０．３８

压缩机出口温度／℃ ８５～１００

冷却后的下段气温度／℃ ３５～４５

冷却后的中段气温度／℃ ４０～５０

６．２．１０．４．２　操作要点

二氧化碳压缩工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　经常检查各润滑点供油、回油情况以及轴承温度变化情况；

ｂ） 经常检查油温、油质、油位情况；

ｃ） 经常检查轴位移，轴振动情况；

ｄ） 经常检查各工艺指标执行情况；

ｅ） 经常检查主机、电机、油泵工作是否正常；

ｆ） 定期检查入气管，出气管冷凝水排放水情况。

６．２．１０．５　设备选用

二氧化碳压缩工序主要设备有二氧化碳压缩机、真空机、二氧化碳冷却器、气液分离器。二氧化碳

压缩机一般使用透平压缩机或螺杆压缩机或往复式压缩机；真空机有干式和湿式之分，一般干式应用较

普遍，效率高，流程简单；油站系统由油箱和油冷却器组成；二氧化碳冷却器为碳钢或铸铁材质，分为间

壁式或直冷式两种；气液分离器一般为碳钢罐体，内部可设旋流板。

６．３　天然碱加工法

６．３．１　倍半碱工艺

６．３．１．１　工艺流程

采出碱卤至地面，进入蒸发器脱水，Ⅲ效蒸发出料，半成品以倍半碱为主，还含有２０％～３０％的一水碳

酸钠。经过真空滤过机过滤，再经离心机脱水，进入煅烧炉制成轻质碳酸钠（堆积密度约为０．７ｔ／ｍ３），母液

大部分与原卤兑合返回生产系统，抽出的部分母液去生产副品碱。

６．３．１．２　蒸发结晶工序

６．３．１．２．１　工序任务

蒸发结晶岗的主要任务是将清卤与母液混合，调整清卤中碳酸氢钠和碳酸钠成分，通过Ⅰ效蒸发浓

缩，分解卤水中部分碳酸氢钠后，继续在Ⅱ、Ⅲ效蒸发器中蒸发浓缩，于Ⅲ效蒸发结晶器中使倍半碱

结晶。

６．３．１．２．２　工艺流程

精制工序送来的碱卤和倍半碱过滤分离的母液经碱液预热器、母液预热器预热后在碱液储桶混合，
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由上液泵加压进入Ⅰ效蒸发器，在Ⅰ效蒸发器中部分碳酸氢钠分解。碱卤水通过Ⅱ、Ⅲ效蒸发器继续蒸

发浓缩，在Ⅲ效蒸发结晶器中倍半碱结晶出来，由出料泵抽出送往过滤、分离岗。

６．３．１．２．３　过程控制

６．３．１．２．３．１　工艺指标

蒸发结晶工序工艺指标应符合表２０要求。

表２０　蒸发结晶工序工艺指标

项　　目 指　　标

清卤 浓度

碳酸钠（Ｎａ２ＣＯ３）含量狑／％ １３～１４

碳酸氢钠（ＮａＨＣＯ３）含量狑／％ ９～１０

氯化钠（ＮａＣｌ）含量狑／％ ０．４

Ⅰ效蒸发器

生蒸汽压力（绝压）／ＭＰａ ０．４９

蒸发室压力／ｋＰａ ０．６～０．９

物料浓度
碳酸钠（Ｎａ２ＣＯ３）含量狑／％ １４～１６

碳酸氢钠（ＮａＨＣＯ３）含量狑／％ ７．５～９

Ⅱ效蒸发器

蒸发室压力／ｋＰａ －３５～－４０

浓度
碳酸钠（Ｎａ２ＣＯ３）含量狑／％ １８～２０

碳酸氢钠（ＮａＨＣＯ３）含量狑／％ ９～１２

Ⅲ效蒸发器

压力／ｋＰａ －８４～－８８

固液比／％ ７５～８０

液相浓度
碳酸钠（Ｎａ２ＣＯ３）含量狑／％ １６～１８

碳酸氢钠（ＮａＨＣＯ３）含量狑／％ ４～６

６．３．１．２．３．２　操作要点

蒸发结晶工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　及时检查卤水进蒸发器的温度，组成是否符合要求。发现问题应及时联系、处理；

ｂ） 经常调节进入Ⅰ效蒸发器的卤水量，必要时调节倒出量，控制各效蒸发室液面在规定范围；

ｃ） 稳定地调节进Ⅰ效加热蒸汽的压力、流量，控制各效的沸点和各效的浓度在规定范围；

ｄ） 及时检查取出液的固液比，发现波动分析原因，及时调整；

ｅ） 经常调节末效真空度，保证平稳的沸腾温度；

ｆ） 经常检查真空系统循环水上水温度和下水温度，控制在规定范围内；

ｇ） 按规定时间检查各效冷凝液含碱量，发现含碱量超过规定值，应及时找出原因并解决；

ｈ） 经常检查各效二次蒸汽的压力、温度，并控制在正常范围，发生波动应及时分析原因，并联系、

处理；

ｉ） 维持蒸发器进液量、液面、沸点、压力，固液比、真空度等工艺参数，操作人员应尽可能地平稳

操作。

６．３．１．２．４　设备选用

蒸发结晶工序主要设备采用三效四体外循环蒸发器。
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６．３．１．３　过滤、离心工序

６．３．１．３．１　工序任务

将倍半碱晶浆过滤并进一步离心脱水，然后送至轻灰工序。

６．３．１．３．２　工艺流程

Ⅲ效出料泵将倍半碱晶浆送至真空转鼓过滤机碱液槽，碱液槽溢流去母液循环桶，桶中物料由母液

中转泵送至过滤机。晶浆经真空转鼓过滤机过滤后，滤液去真空（汽／液）分离器。吹风机送风至缓冲

罐，去滤碱机。滤碱机洗水来自循环水回水，真空（汽／液）分离器分离出的滤液进入小母液储桶，气体去

水环真空泵，然后排空。水环真空泵工作液来自循环水上水泵，排液回循环水热水池。倍半碱由转鼓式

过滤机出来进入离心机，进一步脱水后，送往轻灰工序，滤液去小母液储桶，储桶中母液由小母液泵送往

清碱液储桶或大母液贮桶。

６．３．１．３．３　过程控制

６．３．１．３．３．１　工艺指标

过滤、离心工序工艺指标应符合表２１要求。

表２１　过滤、离心工序工艺指标

项　　目 指　　标

水环真空泵真空度／ＭＰａ －０．２～－０．０５

离心后倍半碱水分狑／％ ＜ １２

转鼓过滤机真空度／ＭＰａ －０．１２～－０．０５

６．３．１．３．３．２　操作要点

过滤、离心工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　各离心泵启动时应严格按照起、停车操作要求。

ｂ） 管线堵塞时应及时用热水冲洗，防止堵死。冲洗时应两人操作，互相监护防止烫伤。

ｃ） 水环真空泵在启用时，要先开密封冷却水、工作液阀门，待泵体充满工作液后，再启动水环真空

泵，不应在缺冷却水的情况下运行。不应使用不合格或者变质的润滑油。设备运行中，不应在

转动部位擦设备或者进行检修。备用泵应定时人工盘车。在检修中对拆开的设备和管孔，要

及时盖好；使用吊车或其他起吊设备机具时，应有专人指挥。

ｄ） 离心机在开车前，先行进行检查，转鼓内应无异物，手动盘车，转鼓转动自如。启动离心机时应

先启动油泵电机，再启动主电机。清理转鼓内积碱时，用木铲或软金属铲，不应使用钢铲。

ｅ） 停车时，应先停主电机，待转鼓静止后再停油泵电机，不应在转鼓未静止前打开机门。

ｆ） 液压油温度应保持在５０℃以下，但不应超过６０℃。

ｇ） 随时观察设备运转情况，出现故障及时处理。

ｈ） 停车时间较长或阴雨天气，开机前应测试电机绝缘情况。

ｉ） 检查各安全防护装置时，应特别注意不触碰上转动部位。

ｊ） 检修前应将转鼓内的灰渣清除干净。
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６．３．１．３．４　设备选用

过滤、离心工序主要设备采用真空过滤机、离心机、母液桶。

６．３．１．４　轻灰煅烧工序

６．３．１．４．１　工序任务

将过滤分离岗送来的倍半碱，在轻灰煅烧炉中加热分解，制成合格的轻质碳酸钠，部分供给水合工

序生产一水碳酸钠，部分轻质碳酸钠凉碱后输送到包装工序。

６．３．１．４．２　工艺流程

来自分离岗的倍半碱（Ｎａ２ＣＯ３·ＮａＨＣＯ３·２Ｈ２Ｏ），与旋风分离器回收的碱尘一起进入煅烧炉，与

返碱管返碱充分混合，混合物水分含约为８％，经中压蒸汽间接加热分解干燥后，轻灰由出碱管返回炉

头卸出后，一部分通过轻灰埋刮板机、斗提机，送往轻灰小料仓（或进入重灰刮板通过重灰输送线至包装

工序），然后进入水合罐水合生产一水碳酸钠。另一部分通过地坑绞刀、斗提机、轻灰过桥刮板、凉碱炉、

凉碱出料绞刀、凉碱平绞刀、凉碱刮板、斗提机、轻灰过桥刮板至包装工段。

６．３．１．４．３　过程控制

６．３．１．４．３．１　工艺指标

轻灰煅烧工序工艺指标应符合表２２要求。

表２２　轻灰煅烧工序工艺指标

项　　目 指　　标

煅烧炉返碱温度／℃ １８０～２００

煅烧炉出碱温度／℃ １３０～１６０

煅烧炉炉气温度／℃ １１５～１３０

中压蒸汽压力／ＭＰａ ２．８～３．１４

中压蒸汽温度／℃ ２８０～３２０

６．３．１．４．３．２　操作要点

轻灰煅烧工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　生产中检查各输送机械、炉气管线、洗水管线是否畅通。炉气系统堵塞时，应选用合适的工具

进行疏通，不应用水冲洗。疏通时应与人孔保持一定距离，防止炉气返出烫伤。

ｂ） 经常击打煅烧炉下碱和出碱溜子，保证进出碱畅通。在清理堵塞时，必要时停止出料后进行处

理。在击打溜子时要稳击稳收，不要用力过猛造成人身伤害。

ｃ） 斗提机等输送设备启动时，应进行检查，确认无人或无障碍物时再启动。在紧急情况下，应按

急停按钮停止输送设备的运行。经过检查联系后，方可再次启动。

ｄ） 设备无论在运行或停止运行时，禁止在设备上站立、越过或传递各种工具。

ｅ） 运行中检查煅烧炉密封面、托轮油箱、齿轮油箱、轴承、轴瓦充分润滑，油量充足。检查煅烧炉

轴向窜动、径向跳动及齿轮啮合、托轮、挡轮的运转等情况。

４４
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６．３．１．４．４　设备选用

轻灰煅烧工序主要设备采用轻灰煅烧炉、旋风分离器、洗涤塔、冷碱机、轻灰料仓。

６．３．１．５　轻灰水合工序

６．３．１．５．１　工序任务

将轻灰在水合罐进行液相水合生成一水碳酸钠，然后进入离心机中分离出一水碳酸钠，送往重灰煅

烧工序。

６．３．１．５．２　工艺流程

轻灰送来后进入轻灰小料仓，经出料铰刀、冲板流量计、水合罐进料绞刀进入大水合罐中与母液发

生水合反应生成一水碳酸钠，由料浆泵抽出送往稠厚器进入离心机中分离，分离出的一水碳酸钠由一水

碳酸钠铰刀送往重灰工序，母液进入母液桶，由母液泵抽出进入水合罐中，循环利用。母液桶补水由新

鲜水、洗水补充。

６．３．１．５．３　工艺过程控制

６．３．１．５．３．１　工艺指标

轻灰水合工序工艺指标应符合表２３要求。

表２３　轻灰水合工序工艺指标

项　　目 指　　标

水合温度／℃ ９８～１０３

晶浆固液比／％ ４０～６０

６．３．１．５．３．２　操作要点

轻灰水合工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　定期对搅拌装置进行检查，保证润滑，运转正常；

ｂ） 及时调整料浆泵流量、母液加入量，保证母液量、进碱量、出料量，互相适应、协调，维持水合罐

进出物料平衡；

ｃ） 随时检查水合罐中固液比、水合温度，保证一水碳酸钠结晶质量；

ｄ） 对各台泵进行检查，发现异常应及时处理；

ｅ） 对各物料管线、阀门进行检查，确保管线、阀门不堵、不漏。发现堵塞或不畅应及时处理。

６．３．１．５．４　设备选用

轻灰水合工序主要设备采用轻灰水合、水碱离心机等。

６．３．２　碳酸化工艺

６．３．２．１　工艺流程

来自采卤站的原卤液（Ｎａ２ＣＯ３·ＮａＨＣＯ３·２Ｈ２Ｏ）储存在原卤液储罐中，由上料泵进入原卤冷却

器、碳化塔；由压缩工序来的二氧化碳气体进入碳化塔与原卤液反应，生成碳酸氢钠饱和溶液由循环泵

５４
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强制循环，经冷却器冷却，碳化完成液由料浆泵送入真空转鼓过滤机。

过滤母液去煅烧洗气塔后转去母液储罐，经一级、二级、三级预热器先后进入一级、二级湿分解塔，

同时二级分解塔直接通入低压蒸汽，使母液受热分解，完成液经过一级预热器换热后进入注井罐（洗塔

时部分完成液由二级湿分解出料泵进塔，洗后再注井），产生的二氧化碳作为二级预热器热源，换热后去

压缩工序加压、冷却，再回到到碳化塔；三级预热器热源为一次低压蒸汽，换热后产生的冷凝水回锅炉。

碳化塔冷却器冷却水来自循环水管网，换热后回冷却塔进行降温循环使用。

从真空转鼓过滤机来的半成品结晶经皮带输送进入蒸汽煅烧炉，经自身返碱混合，加热分解，制得

碳酸钠由炉头卸出，进入重灰埋刮板机，再经斗提机提升至凉碱炉中进行冷却。降温后的成品碱由凉碱

炉炉尾出料至埋刮板，送往包装工序。在煅烧炉被加热产生的二氧化碳炉气（含水汽和少量碱尘）进入

旋风除尘器，再进入洗涤塔，除尘碱返回炉中，炉气自洗涤塔顶引出进入压缩工序。

煅烧炉用中压蒸汽，由锅炉直接送入煅烧炉尾进气系统，产生的冷凝水进入重灰储水罐，再经闪发

罐，闪发蒸汽入低压蒸汽管，冷凝水回热电。

６．３．２．２　碳酸化工序

６．３．２．２．１　工序任务

碳酸化工序负责将采卤站送来的原卤液与由压缩工序送来的二氧化碳气体进行碳酸化反应，制得

合格的碳化取出液送往过滤、离心工序。

６．３．２．２．２　工艺流程

来自采卤站的原卤液储存在原卤液储罐中，然后由上料泵输送进入碳化塔；由压缩工序来的二氧化

碳气体从碳化塔循环管下部进入碳化塔与原卤液进行碳酸化反应，反应生成碳酸氢钠饱和溶液由碱液

循环泵强制循环，经冷却器冷却，通过控制冷却器中冷却水量和冷却水温度以控制碳化液适宜的过饱和

度，使碳酸氢钠结晶析出并长大。碳化完成液由料浆泵送过滤工序。过滤母液一部分去煅烧洗气塔，一

部分去母液储桶。未反应完的少量二氧化碳及惰行气体由碳化塔顶排出。冷却器冷却水来自循环水管

网，冷却器冷却软水经换热后回凉水塔进行降温循环使用，碳化塔设置两台，一台用于碳化、另一台用于

清洗，也可两台同时用于碳化。

来自湿分解工序的湿分解完成液进入湿分解完成液储罐，经洗水泵（即碳化上料泵）进入碳化塔，达

到一定液位时，开启碳化塔碱液循环泵强制循环，同时通入适量低压蒸汽进行清洗作业。洗罐结束后，

湿分解液送中转罐去注井。

６．３．２．２．３　过程控制

６．３．２．２．３．１　工艺指标

碳酸化工序工艺指标应符合表２４要求。

表２４　碳酸化工序工艺指标

项　　目 指　　标

取出液温度／℃ ４５～５０

取出液固液比／％ ≥ １５

进碳化塔二氧化碳气浓度狑／％ ≥ ８０
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６．３．２．２．３．２　操作要点

碳酸化工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　检查碳化塔顶部放空管是否堵塞，保证尾气排气畅通；

ｂ） 启动上液泵，控制适宜流量向碳化塔进液；

ｃ） 检查冷却水温度是否达到规定温度，循环水工序是否正常；

ｄ） 碳化塔液位达到中视镜时，停止进液，开启循环泵；

ｅ） 开启碳化塔外冷器进水阀；

ｆ） 开启二氧化碳进气阀，控制到适宜气量；

ｇ） 控制冷却器进水温度和出水温度在规定指标范围内；

ｈ） 检查碳化塔内固液比，当固液比达到规定指标时，开启碳化塔出料泵、出液阀，同时恢复碳化塔

进液，并根据碳化塔液位控制适宜进液量；

ｉ） 分析碳化取出液组成及结晶质量，根据取出液质量，控制适宜的取出量；

ｊ） 根据碳化塔内温度，适当控制进液量和二氧化碳进气量；检查碳化塔顶部压力，控制在指标范

围内。

６．３．２．２．４　设备选用

碳酸化工序主要设备有原卤冷却器、碳化塔等。

６．３．２．３　湿分解工序

６．３．２．３．１　工序任务

湿分解工序利用湿分解装置加热碳化母液，使其中的碳酸氢钠进行湿分解，分解率大于８０％，从而

制得合格足量的二氧化碳气，满足碳化反应需要，同时达到注井要求。

６．３．２．３．２　工艺流程

物料母液来自过滤工序，经进料泵送入一级换热器预热（热源为二氧化碳气体），然后经二级换热器

预热（热源为分解塔取出母液），再经三级换热器加热（热源来自低压蒸汽管网），送入湿分解塔上部，经

分解塔内液体分布器和填料时与生蒸汽直接进行热质交换，母液受热分解后经分解塔底部取料管导

出，再由取料泵送往二级换热器与物料（母液）换热后送往碱矿车间（注井）；自分解塔顶部排出的二氧化

碳气体直接进入一级换热器与物料（母液）换热，随后在洗汽塔中洗涤、降温后进入汽液分离器，除去水

分送往压缩机；一级换热器冷凝水经平衡水桶排地沟；三级换热器凝水回锅炉。

６．３．２．３．３　工艺过程控制

６．３．２．３．３．１　工艺指标

湿分解工序工艺指标应符合表２５要求。

表２５　湿分解工序工艺指标

项　　目 指　　标

分解率狑／％ ＞ ８０
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６．３．２．３．３．２　操作要点

湿分解工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　暖管，关闭湿分解塔和三级预热器蒸汽进汽阀门，打开蒸汽管道、疏水器，通知主控送少量蒸汽

暖管。蒸汽压力为０．０５ＭＰａ～０．２ＭＰａ，暖管时间０．５ｈ以上。

ｂ） 联系循环水工序，开启湿分解洗汽塔冷却水上水阀门，同时开启冷却水回水泵调整液位至液位

计１／３处。

ｃ） 湿分解塔进料，关闭各导淋管，开启湿分解给料泵、湿分解倒料泵、湿分解出料泵，调整一级、二

级湿分解塔液位稳定在液位计１／２处。检查一级、二级、三级预热器有无泄漏，预热器工作是

否正常。

ｄ） 打开二氧化碳排空阀，通知压缩工段开启一台压缩机抽气，打开蒸汽管道疏水阀，热电车间送

蒸汽（０．４ＭＰａ以下），缓慢开启二级湿分解蒸汽进汽阀，三级预热器蒸汽进汽阀。

ｅ） 根据生产需要开启压缩机，关闭二氧化碳排空阀，调整蒸汽压力、温度，湿分解塔进料量、倒料

量、出料量，使各项指标在正常范围内。

ｆ） 确保设备安全运行，杜绝事故发生。启车时应先进料，一切正常后再通汽。

ｇ） 运行中，及时调整各项指标，不应趋高或过低。

ｈ） 每１ｈ分析一次碳酸氢钠、碳酸钠的含量，确定湿分解率。

６．３．２．３．４　设备选用

湿分解工序主要设备有多预热器、多级湿分解塔。

６．３．２．４　压缩工序

６．３．２．４．１　工序任务

由煅烧工序和湿分解工序所来的二氧化碳和空气的混合气体，经压缩机压缩，冷却降温后，送往碳

化工序。

６．３．２．４．２　工艺流程

经煅烧工序和湿分解工序冷却分离后的二氧化碳和空气混合气体，进压缩机进行压缩，压缩到碳化

工序所需的压力后，经压缩机出口储气罐分离油水后进二氧化碳后冷却器，将二氧化碳气体温度冷却到

碳化所需要的温度后，供碳化工序使用。

６．３．２．４．３　工艺过程控制

６．３．２．４．３．１　工艺指标

压缩工序工艺指标应符合表２６要求。

表２６　压缩工序工艺指标

项　　目 指　　标

排汽压力／ＭＰａ ≤ ０．４

排汽温度／℃ ≤ ２００
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６．３．２．４．３．２　操作要点

压缩工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　回路调节时，密切观察回路出口压力，出口压力不应低于０．１２ＭＰａ；

ｂ） 当班应手动安全阀一次；

ｃ） 当班应每隔２ｈ排一次管道、缓冲罐及后冷却器内的积水。

６．３．２．４．４　设备选用

压缩工序主要设备有洗涤塔、压缩机、二氧化碳后冷却器。

６．３．２．５　过滤工序

６．３．２．５．１　工序任务

将碳化塔底部晶浆过滤，然后送至煅烧炉及小苏打加料干燥管工序。

６．３．２．５．２　工艺流程

碳化塔出料泵将塔底部晶浆送至真空转鼓过滤机碱液槽，碱液槽溢流去母液循环桶，桶中物料由母

液中转泵送至过滤机。晶浆经真空转鼓过滤机过滤后，滤液去真空分离器。吹风机送风至缓冲罐，去滤

碱机。真空转鼓过滤机洗水来自循环水回水，真空分离器分离出的滤液进入小母液储桶，气体去水环真

空泵，然后排空。水环真空泵工作液来自清水或杂水，排液进入循环水池循环使用。碳酸氢钠由真空转

鼓过滤机出来经皮带机送往煅烧炉及碳酸氢钠加料干燥管工序，滤液去母液储桶，储桶中母液由母液泵

送往湿分解塔。

６．３．２．５．３　工艺过程控制

６．３．２．５．３．１　工艺指标

过滤工序工艺指标应符合表２７要求。

表２７　过滤工序工艺指标

项　　目 指　　标

水环真空泵真空度／ＭＰａ －０．２～－０．０５

真空转鼓过滤机
真空度／ＭＰａ －０．１２～－０．０５

碳酸氢钠滤饼含游离水狑／％ ４８～５０

６．３．２．５．３．２　操作要点

过滤工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　启动时应严格遵守起、停车操作要求。

ｂ） 管线堵塞时及时用热水冲洗，防止完全堵塞。冲洗时应两人操作，互相监护防止烫伤。

ｃ） 水环真空泵在启用时，应先开密封冷却水、工作液阀门，待泵体充满工作液后，再启动水循环真

空泵，不应缺冷却水运行。不应使用不合格或变质的润滑油。

ｄ） 设备运行中，不应在转动部位擦拭设备或者进行检修。备用泵应定时人工盘车。

ｅ） 设备检修过程中对拆开的设备和管孔，应及时盖好。

９４
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ｆ） 使用吊车或其他起吊设备机具时，应有专人指挥。

６．３．２．５．４　设备选用

过滤工序主要设备有真空转鼓过滤机、母液罐。

６．３．２．６　煅烧工序

６．３．２．６．１　工序任务

煅烧工序是将滤碱机送来的湿半成品碱，在蒸汽煅烧炉中被加热、脱水、干燥后的高温碱再经过凉

碱炉的冷却后，送入包装工序；同时，负责回收煅烧时产生的炉气中的碱粉及二氧化碳，指标控制在规定

的范围内。并负责对加热煅烧炉的蒸汽冷凝水进行闪发，将闪发蒸汽后的冷凝水送入冷凝水回收系统；

低压蒸汽送往低压蒸汽管网。

６．３．２．６．２　工艺流程

从滤碱机来的半成品结晶经皮带输送进入蒸汽煅烧炉，经过自身返碱充分混合，混合后水分含量不

大于８％，在煅烧炉内经中压蒸汽间接加热分解，制得重质碳酸钠由炉头卸出，高温重灰进入重灰埋刮

板机，再经斗提机提升至凉碱炉中进行冷却。降温后的温碱由凉碱炉炉尾出料至埋刮板，送往包装

工序。

半成品碳酸氢钠在煅烧炉被加热产生的二氧化碳（含水和少量的碱尘）由洗涤塔从炉头出气箱中引

出，进入旋风除尘器，除尘后的气体进入炉气洗涤塔，除尘器的碱尘由煅烧炉碱尘绞刀返回炉中。炉气

自洗涤塔顶引出进入压缩工序。洗水使用碱过滤母液，由洗水泵洗涤后进入湿分解工序。

煅烧炉用中压蒸汽由锅炉直接送入煅烧炉尾进气轴平均分配给各组织加热管，产生的蒸汽冷凝水

由炉尾冷凝水出口进入重灰贮水罐，再经重灰闪发罐，闪发低压蒸汽入低压蒸汽管网，也可以直接去二

级湿分解，冷凝水去热电。

６．３．２．６．３　工艺过程控制

６．３．２．６．３．１　工艺指标

煅烧工序工艺指标应符合表２８要求。

表２８　煅烧工序工艺指标

项　　目 指　　标

煅烧炉返碱温度／℃ １６０～２００

煅烧炉出碱温度／℃ １３０～１８０

煅烧炉炉气温度／℃ １２５～１３５

中压蒸汽温度／℃ ２８０～３２０

６．３．２．６．３．２　操作要点

煅烧工序的正常操作应遵循以下要点：

ａ）　煅烧炉头、炉尾平台上、煅烧炉附近的人员、障碍物全部移开后，再启动煅烧炉。开车时应保证

设备完好、干净，电气设备、安全装置齐全、有效。

ｂ） 生产中检查各输送机械、炉气管线、洗水管线是否畅通。炉气系统堵塞时，选用合适工具进行
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疏通，不应用水冲洗。疏通时与人孔保持一定距离，防止炉气反出烫伤。

ｃ） 经常击打煅烧炉下碱和出碱溜子，保证进出碱畅通。在清理堵塞时，必要时停出料处理，在击

打溜子时要稳击稳收，不应用力过猛造成人身伤害。

ｄ） 所有回转设备上不应放置任何障碍物。

ｅ） 斗提机等输送设备启动时，应进行检查，确认无人或障碍后再启动。在紧急情况下，任何人都

可按急停按钮停止输送设备的运行。经过检查联系后，方可再次启动。

ｆ） 设备无论在运行中或停止运行中，不应在设备上站立、跨越及传递各种工具。

ｇ） 运行中检查煅烧炉密封面、托轮油箱、齿轮油箱、轴承、轴瓦充分润滑，油量充足。检查煅烧炉

轴向窜动、径向跳动及齿轮啮合、托轮，挡轮的运转等情况良好。

ｈ） 检修更换阀门、进气轴、填料时应进行卸压处理。清扫地面平台和操作平台时应特别注意转动

的炉体及转动的其他外露设备部分，不应清扫和擦拭运转的设备表面。检查进气轴时人体不

应正对进气轴。

６．３．２．６．４　设备选用

煅烧工序主要设备有煅烧炉、凉碱炉、碱仓、碳酸氢钠干燥器、组合旋风分离器、碳酸氢钠仓。

７　生产设备维护和保养

７．１　加强设备巡回检查，确保设备正常运行，设备润滑应做到定点、定质、定量、定人和定时。

７．２　严格按照操作规程进行操作，不应违章操作，以免损坏设备、造成事故。

７．３　对生产设备要定期维护和检修。

７．４　设备及管道应防止跑、冒、滴、漏及堵塞现象，如有发现应及时处理。

７．５　经常检查转动设备地脚螺栓和联接螺栓，有松动和振动现象时，应及时处理。

７．６　正确使用各种电器设备和各种仪表。

８　产品品质及包装要求

工业碳酸钠产品质量及产品包装应符合ＧＢ２１０．１—２００４的要求。

９　生产工艺安全

９．１　工艺操作应严格执行生产工艺规程、安全技术规程、岗位操作规程。

９．２　改变或修正工艺技术指标，应由工艺管理部门以书面方式下达，操作者应遵守工艺操作规程，不应

擅自改变工艺指标。

９．３　操作者应认真填写运行记录，保证设备安全正常运行。

９．４　安全附件和联锁装置不应随意拆弃和解除，声、光报警等信号不应随意切断。

９．５　在现场检查时，不应踩踏管道、阀门、电线、电缆架及各种仪表管线等设施，检查危险部位时，应有

人监护。

９．６　严格遵守安全纪律，无关人员不应进入操作岗位和动用生产设备、设施和工具。

９．７　正确判断和处理异常情况，紧急情况下，可以先处理后报告（包括停止一切检修作业，通知无关人

员撤离现场等）。

９．８　当工艺过程或机电设备处在异常状态时，不应进行交接班，应待接班者清楚了解异常状态后方可

交接班。
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９．９　较大系统开车应编制开车方案。开车前，检查并确认水、电、汽（气）符合开车要求，各种原料、材

料、辅助材料的供应齐备、合格后，按规定办理开车操作票。投料前应进行分析验证。编制设备、管线吹

扫及清洗方案，同时编制相应的安全技术规程。

９．１０　检查阀门开闭状态及盲板抽堵情况，保证装置流程畅通，各种机电设备及电气仪表等均应处在完

好状态。

９．１１　保温、保压及清洗的设备应符合开车要求，必要时应重新置换、清洗和分析，使之合格。

９．１２　确保消防、安全设施完好，通信联络畅通，并通知消防、气防及医疗卫生部门，做好应急准备。危

险性较大的生产装置开车，相关部门人员应到场。消防车、救护车处于备防状态。

９．１３　必要时停止一切检修作业，无关人员不应进入开车现场。

９．１４　开车过程中应加强有关岗位之间的联络，严格按开车方案中的步骤进行，严格遵守升降温、升降

压和加减负荷的幅度（速率）要求。

９．１５　开车过程中应严密注意工艺变化和设备运行的情况，加强与有关岗位和部门的联系，发现异常现

象应及时处理，情况紧急时应中止开车，不应强行开车。

９．１６　应编制停车方案。正常停车应按停车方案的步骤进行，用于紧急处理的自动停车联锁装置，不应

用于正常停车。紧急停车时应当加强与有关岗位和部门的联系。

９．１７　系统降压、降温应按要求的幅度（速率）并按先高压后低压的顺序进行。凡需保压、保温的设备

（容器）等，停车后应按时记录压力、温度的变化。

９．１８　大型传动设备的停车，应先停主机，后停辅机。

９．１９　设备（容器）卸压时，应注意易燃、易爆、易中毒等危险化学品的排放和散发，防止造成事故。

９．２０　冬季停车后，应采取防冻保温措施，注意低位、死角及水、蒸汽、管线、阀门、疏水器和保温伴管的

情况，防止冻坏设备。

９．２１　发现或发生紧急情况，应在保证人员自身安全的情况下作出妥善处理，同时立即向有关方面报

告。必要时，先处理后报告。

９．２２　工艺及机电设备等发生异常情况时，应迅速采取措施，并通知有关岗位协调处理，必要时，按步骤

紧急停车。

９．２３　发生停电、停水、停气（汽）时应采取措施，防止系统超温、超压、跑料及机电设备的损坏。

９．２４　发生火灾、爆炸、大量泄漏等事故时，应首先切断气（物料）源，同时尽速通知相关岗位采取措施并

立即向上级报告。

１０　工业卫生设计及工作场所有害因素职业接触限值

１０．１　工作场所设计

应积极采取行之有效的综合防护措施，防止有害因素对工作场所的污染。对于生产过程中不能完

全消除的有害因素，应采取综合预防、治理措施，并使设计的设施正常运行。确保工作场所空气中有毒

物质低于最高容许浓度。噪声限定值应符合ＧＢ１２３４８的规定。

１０．２　工作场所有害因素职业接触限值

工作场所有害因素职业接触限值应符合ＧＢＺ２．１规定。
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