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前　　言

近年来，由于我国经济的持续发展，尤其是有机化工、石油化工、医药、
农药、杀虫剂及除草剂等生产工业的迅速增长，有机化合物的产量和种类不断
增加，各种生产废水和生活污水未达到排放标准就直接进入水体，对水源造成
了极大的危害，水源水质也因此急剧下降。由于受污染水体成分复杂，特别是
含有有机物、藻类等污染物，采用常规处理工艺是不能去除的。为了使饮用水
水质能满足 《生活饮用水水质卫生规范》的需求，对常规净水工艺往往还应增
加预处理或深度处理工艺。本书就生物预处理技术、活性炭处理技术、臭氧
生物活性炭处理技术、膜处理技术等进行了较详细的介绍。藻类产生的臭味用
常规净水工艺很难去除，常使城市供水中出现不愉快气味，这已成为世界各国
给水处理中普遍存在的一个问题。对水体中藻类的去除主要介绍了化学药剂法
除藻、微滤机除藻、气浮法除藻、直接过滤除藻、强化混凝沉淀除藻、生物处
理除藻、预氧化强化除藻以及藻毒素的去除方法。
我国是地方性饮水氟中毒流行最广泛、危害最严重的国家之一。改用低氟

水源是防治饮用水氟中毒的根本措施；但是，相当一部分高氟水地区往往无低
氟水源可以就近饮用，不得不采用饮水除氟技术。在书中主要介绍活性氧化铝
吸附过滤、骨炭吸附过滤、铝盐混凝沉淀、羟基磷灰石 （ＨＡＰ）等除氟方法。
而当地下水中所含铁、锰超标时，需进行除铁、锰处理，本书主要介绍曝气接
触氧化法去除铁、锰。为了充分利用有限的淡水资源，对水的冷却原理、冷却
构筑物及循环冷却水的水质处理也进行了阐述。
本书理论与应用相结合，着重从理论分析、设计计算、工艺流程及适用范

围等方面进行了阐述，既介绍了实践中的成功经验，又介绍了一些新工艺、新
技术，每个章节均列举了相应的工程实例。
在整个编写过程中，方晞教授给予了热情的支持，张俭老师做了大量细致

的工作，在此一并表示衷心的感谢！
由于编者水平有限，书中疏漏之处在所难免，谨请专家和读者予以批评和

斧正。

编者

２００５年１０月
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第１章　微污染水源水质处理技术

１１　水环境污染状况

我国是水资源较丰富的国家之一，水资源总量为２８１２４×１０８ｍ３，位居世
界第六，然而由于人口众多，我国人均占有水资源量仅２３４０ｍ３，约为世界人
均占有水量的１／４。又由于我国水资源主要来源于降水，降水遭受大气环流，
海陆位置以及地形、地势等因素的影响，在地区分布上很不均匀，总格局是南
方多，北方少，东南多，西北少。在时间分布方面更显不平衡，大多数降水集
中于夏季７、８、９三个月份。我国西北、华北以及沿海缺水地区受水资源匮乏
的影响，使这些地区的国民经济发展受到严重的制约。

２００４年中国环境状况公报公布了水环境状况。２００４年，我国七大水系的

４１２个水质监测断面中，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分别为

４１８％、３０３％和２７９％，七大水系总体水质与去年基本持平，珠江、长江
水质较好，辽河、淮河、黄河、松花江水质较差，海河水质差。主要污染指标
为氨氮、五日生化需氧量、高锰酸盐指数和石油类污染物。
海河水系属重度污染，劣Ⅴ类水质的断面比例为５６７％，与２００３年相比

水质无明显变化。
辽河水系属中度污染，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分别

为：３２４％、２９７％和３７９％，与上年相比总体水质好转。
淮河水系属中度污染，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分别为

１９８％、４７６％和３２６％，部分支流污染仍严重，与上年相比水质无明显变化。
黄河水系属中度污染，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分别

为３６４％、３４１％和２９５％，支流污染较重，与上年相比水质无明显变化。
松花江水系属中度污染，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分

别为２１９％、５３７％和２４４％，与上年相比总体水质变差。
长江水系属轻度污染，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分别为

７２１％、１８３％和９６％，与上年相比水质无明显变化，长江省界断面水质保持良好。
珠江水系总体水质良好，Ⅰ～Ⅲ类、Ⅳ～Ⅴ类和劣Ⅴ类水质的断面比例分

别为７８８％、１５１％和６１％，与上年相比水质基本持平。
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２００４年度七大水系污染程度由重到轻依次为：海河、辽河、淮河、黄河、
松花江、长江、珠江。
在４７个重点城市中，饮用水源地水质达标率为１００％、９９９％～８０％、

７９９％～６０％、５９９％～０１％和０的城市分别为２５个、８个、３个、１０个和

１个，与上年相比，城市饮用水水源地水质达标率略有提高。２００４年，全国

１８７个城市中，与上年相比，地下水污染减轻的有３９个，污染加重的５２个，
水质稳定的９６个。主要城市和地区的地下水水质受人为活动影响较大，硝酸盐、
亚硝酸盐、氨氮、氯化物等组分的浓度普遍升高。２００４年全国１９２个主要城市
中，与上年相比，地下水水位呈上升趋势 （变化幅度大于０５ｍ）的有５３个城
市，水位呈下降趋势的有６１个城市，水位保持基本平衡的有７８个城市。地下水
位升降幅度一般小于３ｍ，局部地区大于５ｍ，华东部分地区达到１０～４０ｍ。

２００４年监测的２７个重点湖库中，Ⅱ类水质的湖库２个，Ⅲ类水质的湖库

５个，Ⅳ类水质的湖库４个，Ⅴ类水质湖库６个，劣Ⅴ类水质的湖库１０个。
其中 “三湖”（太湖、巢湖、滇池）水质因总氮和总磷浓度高而均为劣Ⅴ类。
太湖水质与上年比有所改善，但仍处于中度富营养状况。滇池草海属重度富营
养化，外海属中度富营养化，与上年相比，水质有改善。巢湖水质属中度富营
养化，与上年相比，水质无明显变化。
这一年全国废水排放量为４８２４亿吨，其中工业废水排放量为２２１１亿

吨，生活污水排放量为２６１３亿吨。化学需氧量排放量为１３３９２万吨，与去
年基本持平，其中工业排放量为５０９７万吨，生活排放量为８２９５万吨；氨氮
排放量为１３３０万吨，比去年略有增加，其中工业排放量为４２２万吨，生活
排放量为９０８万吨。

２００４年全海域共发现赤潮９６次，较上年减少２３次。赤潮累计发生面积

２６６３０ｋｍ２，较上年增加８３０％，其中大面积赤潮集中在东海。

２００４年，全国５２７个市 （县）降水的年均ｐＨ值范围为３０５～８２０。出现
酸雨的城市２９８个，占统计城市的５６５％。降水年均ｐＨ值小于５６ （酸雨）的
城市２１８个，占统计城市的４１４％。与上年相比，出现酸雨的城市比例增加了

２１％；酸雨城市比例上升了４％，其中ｐＨ值小于４５的城市比例增加了２％；
酸雨频率超过８０％的城市比例上升了１６％，本年度酸雨污染较上年加重。
由于水污染的日趋严重，许多饮用水处理厂的水源也受到不同程度的污

染，从而使饮用水水质变差，影响到居民饮水健康。

１２　水源水中污染物

微污染水源水中的污染物通常以有机污染物为主，其中大部分是较容易被
微生物降解和利用的有机物，也有少量难以生物降解的天然或人工合成的有机
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化合物 （如腐殖质、苯酚和有机氯农药等）。在混凝处理时有机成分对胶体产生
严重的保护作用，影响混凝效果，导致耗药量显著增加，水中铝的剩余浓度升
高。受污染水源水中的有机物种类繁多，成分复杂，日常条件下不便、也无必
要一一具体检测。日常用便于检测的高锰酸盐指数 （ＣＯＤＭｎ）作为衡量水中有
机物相对含量的综合性指标来表示饮用水受有机物污染的相对程度。除有机物污
染外，在饮用水中还不断出现新的病原微生物，如贾第虫、隐孢子虫、军团菌等。
目前我国绝大多数城市自来水厂采用的是传统的常规给水处理工艺，其主

要功能是除浊、除色和杀菌，对水中溶解性有机污染物的去除作用是有限的。

１３　水质标准

饮用水的安全性对人体健康至关重要。进入２０世纪９０年代以来，随着微
量分析和生物检测技术的进步，以及流行病学数据的统计积累，人们对水中微
生物的致病风险和致癌有机物、无机物对健康的危害的认识不断深化，世界卫
生组织和世界各国相关机构纷纷修改原有的或制定新的水质标准。
目前，全世界有许多不同的饮用水水质标准，其中具有国际权威性、代表

性的有三部：世界卫生组织 （ＷＨＯ）的 《饮用水水质准则》、欧盟 （ＥＣ）的
《饮用水水质指令》以及美国环保局 （ＵＳＥＰＡ）的 《国家饮用水水质标准》（见
附录１），其他国家或地区的饮用水标准大都以这三种标准为基础或重要参考，
来制定本国或地区的标准。东南亚的越南、泰国、马来西亚、印度尼西亚、菲
律宾、中国香港，以及南美的巴西、阿根廷，还有匈牙利和捷克等国家和地区
都是采用 ＷＨＯ的饮用水标准；欧洲的法国、德国、英国 （英格兰和威尔士、
苏格兰）等欧盟成员国和我国的澳门则均以ＥＣ指令为指导；而其他一些国家
如澳大利亚、加拿大、俄罗斯、日本同时参考 ＷＨＯ、ＥＣ、ＵＳＥＰＡ标准。我
国和我国的台湾省则有自行的饮用水标准。例如，我国台湾省规定有自己的饮
用水水质标准，它并没有直接采用 ＷＨＯ、ＥＣ或ＥＰＡ的水质标准。根据所了
解到的资料，其最近修订时间为１９９８年，共有指标５４项，其中大肠杆菌标准
值很高，为６ＣＦＵ／ｍＬ或６ＭＰＮ／１００ｍＬ。台北市也有自己的 《饮用水水质标
准》（ＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＲｅｇｕｌａｔｉｏｎｓ），共有４２项，比台湾省标准少了农药指标９
项和钡、锑、镍。
下面具体介绍世界各国水质标准的现状，并着重说明这三部重要标准的主

要特点。

１３１　国际水质标准的现状

ＷＨＯ制定的 《饮用水水质准则》作为世界性的权威水质标准，是各国制
定水质标准的重要参考，是随着全球经济的迅猛增长和人类对健康的日益重视
而发展起来的，同时也考虑到全球多个国家地方社会习俗、经济、文化、环境
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的差异，因而水质指标较完整，但指标值并非是严格的限定标准，各国可根据
本国实际情况进行适当调整。在１９９３～１９９７年期间，分三卷出版了 《饮用水
水质准则》（第２版），其中包括：第一卷，建议书 （１９９３）；第二卷，健康标
准及其他相关信息 （１９９６）；第三卷，公共供水的监控 （１９９７）。最近 ＷＨＯ
在该准则中增加了微囊藻毒素指标，表明蓝藻产生的藻毒素对健康影响给予高
度重视。
原欧共体理事会在１９８０年对各成员国提出 《饮用水水质指令》（Ｃｏｕｎｃｉｌ

Ｄｉｒｅｃｔｉｖｅ８０／７７８／ＥＣｏｎｔｈｅＱｕａｌｉｔｙｏｆＷａｔｅｒＩｎｔｅｎｄｅｄｆｏｒＨｕｍａｎｃｏｎｓｕｍｐ
ｔｉｏｎ）。８０／７７８／ＥＣ指令列出了６６项水质参数，分成微生物、有毒物质、过量
的有害物质、理化参数及感官参数和饮用软化水的最低浓度指标。其中，对多
数参数给出了两种不同的标准值，即指导值 （ｇｕｉｄｅｌｉｎｅｓ）和最大允许浓度
（ｍａｘｉｍｕｍａｃｃｅｐｔａｂｌｅｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ），指标比较完整，要求也比较高。该指令
成为欧洲各国制定本国水质标准的主要框架。１９９１年底，原欧共体成员国供
水协会对该指令实施以来的情况做了总结，认为尽管该指令对１０年来欧洲饮
用水水质的改善起到重要的推动作用。但在执行过程中也暴露出一些缺点：未
能提供合适的法律架构以应对原水水质的变化，以及生产、输送饮用水所遇到
的技术困难；此外，该指令在１９７５年开始起草，其中的指导思想和水质参数
在当时的情况下是适宜的，但没有将近年来水行业的科技进步纳入其中。基于
上述修改意见，１９９５年欧盟对８０／７７８／ＥＣ指令进行了修正，１９９８年１１月通
过了新指令９８／８３／ＥＣ，指标参数由６６项减少至４８项 （瓶装水为５０项）。新
指令更加强调指标值的科学性，与 ＷＨＯ指导标准的一致性。
美国最早的水质标准颁布于１９１４年，规定每１００ｍＬ水中不准超过２个大

肠菌，并引入最大允许值 （ｍａｘｉｍｕｍｐｅｒｍｉｓｓｉｂｌｅ）、安全限度 （ｓａｆｅｌｉｍｉｔ）等
概念，确定了联邦、各州和供水企业的水质基准。以后每隔１０年左右标准修
订一次，内容逐步完善，形成包括细菌、理化、感官、有机物、放射性等指
标，对采样频率和分析方法均有明确规定的完整体系。在这一进程中，具有划
时代意义的是美国国会１９７４年通过的 《安全饮用水法》及其１９８６年、１９９６
年的修正案。法案要求美国环保局对全国的公共供水系统制定可强制执行的污
染物控制标准，即 《国家一级饮用水规则和二级饮用水规则》（ＮａｔｉｏｎａｌＰｒｉ
ｍａｒｙａｎｄＳｅｃｏｎｄａｒｙＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＲｅｇｕｌａｔｉｏｎｓ），统称为美国 《国家饮用水
水质标准》。该标准分一级规则和二级规则两部分。一级规则是强制性标准、
通过规定最大污染物浓度或处理技术来执行。美国 《国家饮用水水质标准》
（２００１年３月颁布）共列了１０１项 （包括计划实施的），分为两部分：一级法
规 （强制性标准）共８６项指标，其中无机物１６项，有机物３５项，农药１９
项，消毒剂及消毒副产物７项，微生物学指标７项，放射性指标４项；二级法
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规 （非强制性标准）用于控制水中对容貌 （皮肤、牙齿变色），或对感官 （如
臭、味、色）有影响的污染物浓度，共１５项 （其中铜、氟化物在一级法规中
也有），各州可有选择地采纳作为当地强制性标准。
英国是第一个对饮用水中的隐孢子虫提出量化标准的国家。英国政府在

１９９９年颁布了新的水质规则，要求水源存在隐孢子虫风险的供水企业，应对
出厂水进行隐孢子虫的连续监测，同时对饮用水中的隐孢子虫提出了强制性的
限制标准，即出厂水中隐孢子虫卵囊要少于１个／１０Ｌ。对于违反该限制的供
水企业，即使没有造成水介疾病暴发的证据，也将予以起诉，并课以罚金。
法国现行的饮用水水质标准 （９５３６８）主要参照８０／７７８／ＥＣ指令而制定，

它是在法国 《生活饮用水水质标准》 （８９６）的基础上，经过１９９０年、１９９１
年和１９９５年修订而成。大部分指标值采用的是ＥＣ标准的最大允许浓度值，
有的指标要求高于ＥＣ的标准 （如色度、浊度等），并增加了农药和氯化副产
物等项目。特别是标准中微生物学指标较全面，分别为耐热大肠菌、粪型链球
菌、亚硫酸盐还原梭菌、沙门菌、致病葡萄球菌、粪型噬菌体、肠道病毒，这
七项指标并不包含在ＥＣ最新饮水指令中。标准 （９５３６８）与 （８９６）相比，
增加了多环芳烃，细化了氟化物的规定，并分温度段来定其标准值。
德国现行饮用水水质标准共４３项。该标准包含在饮用水及食品企业用水

条例，并对在饮用水处理中可以使用的药剂也做了明确的规定，包括允许投加
浓度、处理后的极限值等。此外，对各种指标的检验范围与频率也有明确的
规定。
第六版加拿大 《饮用水水质准则》（ＧｕｉｄｅｌｉｎｅｓｆｏｒＣａｎａｄｉａｎＤｒｉｎｋｉｎｇＷａ

ｔｅｒＱｕａｌｉｔｙ）为加拿大现行饮用水水质标准。该准则中包括微生物学指标、理
化指标和放射性指标，共１３９项。其中最有特点的是该准则中规定的放射性指
标有２９项之多。上述指标值是基于危险管理概念制定的，并包括以下几个严
格的步骤：确认、评价、定值、核准和标准的颁布和公布。在此过程中，很重
要的一步是由加拿大卫生部对由饮用水中吸收的某种物质对人体所造成的健康

危险进行科学评估，并推荐出适合的指标值。
在日本的新水质标准 （１９９３）中，供水及环境处规定了１３项快适性指标，

这主要是作为水质管理的目标，以求饮用水舒适爽口，其中的要求比 《水道
法》规定的水质标准高得多。如浊度，水质标准规定小于２ＮＴＵ，快适性指标
要求出厂水小于０１ＮＴＵ，管网水小于１ＮＴＵ。又如耗氧量，水质标准规定小
于１０ｍｇ／Ｌ，而快适性指标要求小于３ｍｇ／Ｌ。而且快适水质项目中对臭做了严
格的量化要求———嗅阈值定为３ＴＯＮ。
澳大利亚现行饮用水水质标准是１９９６年制定的，综合了 ＷＨＯ、ＥＣ和

ＵＳＥＰＡ三大权威标准，考虑较全面，指标制定完整。其中包括微生物指标、不
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规则检测微生物项目指标、物理学指标、无机化学物质指标、有机消毒副产物
指标、其他有机化合物指标、农药、饮用水中的放射性指标，总共２４８项。尽管
并非所有项目都列出了指标值，但考虑的项目最为全面，特别是微生物学项目
分为细菌、原生动物、病毒和毒藻几类，共有２２项，农药也列出了多达１２１项。
在确定指标值时，不仅考虑了所列项目可能对健康、设备管道的影响，还考虑
到人们感官上的要求，分列了健康指标值和感官指标，感官值高于健康值。
东南亚国家和南美一些国家的饮用水标准从所定项目和指标值来看，是以

ＷＨＯ水质准则为基础制定的，指标分类选择较完整，指标值定得较为严格，
代表一般发展中国家水平。如马来西亚于１９９０年１０月修订的国家水质标准，
分别列出了原水和饮用水水质标准及检测频率。其中原水的检测频率因水源而
异分为三类，以便选择合适的处理工艺，使出厂水达到饮用水水质标准。该标
准参考了 ＷＨＯ的 《饮用水水质准则》（１９６３年、１９７１年及１９８４年），某些指
标值还参考了英国、加拿大和澳大利亚的标准，指标项目较为完整。巴西和阿
根廷基本上是以 ＷＨＯ 《饮用水水质准则》（１９８４年第１版）为参考，但其根据
本国的国情，考虑气候、用水总量和水源等条件，做了一些调整。如在氟化物
指标的规定上，并未采用 ＷＨＯ的标准，巴西是要求依据每日最高气温而推
荐的氟化物值应该符合现行法规；阿根廷则专门列表，分六个温度段，分别列
出了上下限值。
俄罗斯的水质标准独具特色，其现行标准 （１９９６年版）比以前 （１９８２年

版）增加了数十项指标，指标值比 ＷＨＯ要求的更高 （如汞，ＷＨＯ的指标值
为０００１ｍｇ／Ｌ，俄罗斯要求为００００５ｍｇ／Ｌ），而且在感官性参数中列出了４７
项，其中的碲、钐、铷、铋、过氧化氢、剩余臭氧等指标项目在其他国家的水
质标准中未曾出现。

１３２　三种主要标准的特点
根据对世界各国水质标准现状的分析可见，ＷＨＯ 《饮用水水质准则》、

ＥＣ 《饮用水水质指令》以及ＵＳＥＰＡ 《国家饮用水水质标准》是各国制定标准
的基础或参照，而这三部标准又各具特点。

１３２１　ＷＨＯ 《饮用水水质准则》

ＷＨＯ在１９８４～１９８５年间，分三卷出版了 《饮用水水质准则》（Ｇｕｉｄｅｌｉｎｅｓ
ｆｏｒＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＱｕａｌｉｔｙ）（第１版），成为各国制定本国饮用水水质标准的
依据，并为当时世界各国的饮用水水质的提高发挥了重要作用。在此基础上，
从１９８８年起，历经４年，在４０多个国家２００多位专家的努力下，ＷＨＯ又提
出了 《饮用水水质准则》（第２版）。第２版新增了许多污染物项目，同时也对
项目的指标值进行了修改。该准则指标比较完整全面，包括了与健康有关的水
质指标１３５项，其中微生物学指标２项、化学物质指标１３１项 （无机物３６项、
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有机物３１项、农药６项、消毒剂及其副产物２８项）、放射性２项，有些指标
暂未提出指导值，有指导值的指标共９８项，１３５项指标中由于感官可能引发
消费者不满的指标３１项。１９９６年、１９９８年对第２版又进行了修订，增加了微
囊藻毒素等关键指标。

ＷＨＯ 《饮用水水质准则》的指导思想如下。①控制微生物的污染是极端
重要的。消毒副产物对健康有潜在的危险性，但较之消毒不完善对健康的风险
要小得多。②短时间水质指标检测值超过指导值并不意味着此种饮用水不适宜
饮用。③在制定化学物质指导值时，既要考虑直接饮用部分，也要考虑沐浴或
淋浴时皮肤接触或易挥发性物质通过呼吸摄入的部分。

ＷＨＯ 《饮用水水质准则》的主要目标就是为各国建立本国的水质标准奠
定基础，通过将水中有害成分消除或降低到最小，确保饮用水的安全。需要注
意的是，该准则中的各项指导值并不是限制性标准，各国应该结合本国环境、
社会、生态和文化条件，采用风险效益分析方法 （ｒｉｓｋｂｅｎｅｆｉｔａｐｐｒｏａｃｈ）确
定本国水质标准的各项参数值。

１３２２　欧盟 《饮用水水质指令》
新指令９８／８３／ＥＣ在８０／７７８／ＥＣ的基础上做了较大修订，新增了１９项，删去

了３６项，项目指标值发生变化的有１７项。二者的具体差异关键在以下几个方面。

① 微生物方面，新指令用埃希大肠杆菌、肠道球菌２项取代８０／７７８／ＥＣ
中的总大肠杆菌群、粪型大肠杆菌等５项指标，并强调在用户水嘴处应达到０
个／１００ｍＬ的指标值。

② 感官参数如铝、铁、锰、色度、浊度、臭和味在８０／７７８／ＥＣ中属于强
制性指标，而９８／８３／ＥＣ取消了这些强制性限制，并把这些项目定义为指示参
数，制定了铝、铁、锰的标准值，但对色度、浊度、臭和味只做了 “用户可接
受且无异常”的规定。

③ 总硬度和碱度这两项指标在８０／７７８／ＥＣ中做了规定，但在新指令中
被省略了。英国卫生部认为从心血管病营养学角度考虑，应在国家标准中保
留这项指标，苏格兰也认为应保留总硬度的最低浓度限制，但碱度则没
必要。

④８０／７７８／ＥＣ对钠做了强制规定———１５０ｍｇ／Ｌ，而新指令对其未做强制
性规定，只定了指示指标值———２００ｍｇ／Ｌ。英国从婴儿健康和建议人们减少钠
盐的摄入考虑，要求将２００ｍｇ／Ｌ作为强制性指标列入国家标准。

⑤ 指令中最重要的修改就是铅的指标值从５０μｇ／Ｌ降至１０μｇ／Ｌ，并要求
在２０１３年１２月以前更换含铅配水管，这是根据 ＷＨＯ最新标准建议而确定
的，目的是保护婴儿、儿童、孕妇不受神经毒害，以免造成智力发育不良。

⑥ 农药。单项农药和总农药值维持不变 （０１μｇ／Ｌ和０５μｇ／Ｌ），但个别
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种类农药的指标值更加严格 （００３μｇ／Ｌ）。

⑦ 铜。指标值从３ｍｇ／Ｌ降至２ｍｇ／Ｌ。

⑧ 新标准增加的参数，如丙烯酰胺、苯、苯并［ａ］芘、溴酸盐、１，２二氯
乙烷、环氧氯丙烷、氟化物、三卤甲烷、三氯乙烯和四氯乙烯、氯乙烯等。

１３２３　美国 《国家饮用水水质标准》
美国 《国家饮用水水质标准》主要有以下特点。

① 各项指标均有最大浓度值 （ＭＣＬｓ）及最大浓度目标值 （ＭＣＬＧｓ）。

ＭＣＬＧｓ为非强制性目标值，侧重于考虑对人体健康的影响，并不涉及污染物
的检出限和水处理技术。因此供水系统常常达不到 ＭＣＬＧｓ的要求；具体执行
时，采用的是 ＭＣＬｓ，这是供水系统供给用户的水中污染物的最大允许浓度。

② 对微生物的人体健康风险给予高度重视，微生物学标准共有７项之多，
其中隐孢子虫、贾第虫、军团菌、病毒等指标在其他国家水质标准中并不常
见，体现出美国对致病微生物的研究深入、细致。美国把浊度列入微生物学指
标，对浊度数值的规定也从现在的０５ＮＴＵ （９５％合格率）提高到０３ＮＴＵ
（２００２年执行），主要是从控制微生物风险来考虑，而不仅仅是感官性状。

③ 在一个完整的法律体系下制定、完善和执行。《安全饮用水法》及其修
正案奠定了保证饮用水安全的法律框架，国家一级和二级规则确定了需要控制
的水中污染物的详尽项目和指标。同时，还根据流行病学统计和水质分析技术
的进步，针对某几项参数提出相关条例，及时强化或修正水质标准中的有关内
容，如１９９６年的 《消毒与消毒副产物条例》（Ｄｉｓｉｎｆｅｃｔａｎｔｓ／ＤｉｓｉｎｆｅｃｔｉｏｎＢｙ
ｐｒｏｄｕｃｔｓＲｕｌｅ）和 《强化地表水处理条例》（ＥｎｈａｎｃｅｄＳｕｒｆａｃｅＷａｔｅｒＴｒｅａｔ
ｍｅｎｔＲｕｌｅ）等。

④ 对消毒副产物十分重视。美国早在２０世纪７０年代初，就率先开展了
消毒副产物方面的研究，确认了加氯消毒产生有机卤代物的健康风险，并专门
制定了 《消毒与消毒副产物条例》。在２００１年３月颁布水质标准中，要求自

２００２年１月起，饮用水中的总三卤甲烷浓度由０１ｍｇ／Ｌ降为００８ｍｇ／Ｌ，并
增加了卤乙酸的浓度不超过００６ｍｇ／Ｌ的规定。

１３３　水质标准与水系传染病

１３３１　水质标准中微生物指标的确定
水质标准中微生物指标非常关键，这是衡量水质是否安全的首要指标。

ＷＨＯ认为控制微生物污染是极其重要的，因为致病微生物危害最大，它能够
在同一时间使大量的饮用者染病。水系传染疾病的病原体大致分为三种：①致
病细菌，如伤寒沙门菌、志贺菌、霍乱弧菌、军团菌等病菌；②致病病毒，如
甲型肝炎病毒、脊髓灰质炎病毒、轮状病毒等；③致病原生动物，如痢疾内变
形虫、隐孢子虫 （Ｃｒｙｐｔｏｓｐｏｒｉｄｉｕｍ）、贾第虫 （Ｇｉａｒｄｉａ）等致病原生动物；
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此外，还有藻类。
与化学污染不同，致病微生物具有以下明显特征：①在水中呈离散而非溶

解状态；②常常附着在悬浮颗粒上，其水中平均浓度并不代表感染计量；③致
病微生物造成的发病频度，与其感染能力、毒性和人的个体免疫力密切相关；

④感染一旦发生，致病微生物就可以借助宿主迅速繁殖。
由于上述特征，对于致病微生物不存在 “容忍下限”（ｔｏｌｅｒａｂｌｅｌｏｗｅｒｌｉｍｉｔ），

也就是说饮用水中不允许有任何致病微生物，这要求在水源选择、净水工艺、
最后消毒和管网供水等环节上，必须保证消除水的微生物污染，建立防止水系
疾病的多道屏障。世界三大饮用水水质标准中微生物指标的确定见表１１。

表１１　世界三大饮用水水质标准中微生物指标的确定

世

界

卫

生

组

织

项目
指 标 值

（１９９８年修订）

所有用于饮用的水

　大肠杆菌或
耐热大肠菌

　在任意１００ｍＬ
水样中检测不出

进入配水管网前的处理水

　大肠杆菌或
耐热大肠菌

　在任意１００ｍＬ
水样中检测不出

　总大肠菌群
　在任意１００ｍＬ
水样中检测不出

配水管网中的处理水

　大肠杆菌或
耐热大肠菌

　在任意１００ｍＬ
水样中检测不出

　总大肠菌群

　在任意１００ｍＬ
水样中检测不

出。对于供水量
大的情况，应检
测足够多次的水

样，在任意１２个
月中９５％水样
应合格

欧

盟

指 标
指标值／（个／ｍＬ）
（９８／８３／ＥＣ）

埃希

大肠杆群
０

肠道球菌 ０

以下指标用于

瓶装或桶装饮用水

埃希

大肠杆菌
０个／２５０ｍＬ

肠道球菌 ０个／２５０ｍＬ

铜绿假单胞菌 ０个／２５０ｍＬ

细菌总数

（２２℃）
１００个／ｍＬ

细菌总数

（３７℃）
２０个／ｍＬ

美

国

环

保

局
︵
一
级

法

则
︶

污染物
ＭＣＬＧ
／（ｍｇ／Ｌ）

ＭＣＬＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）

隐孢

子虫

０（２００２
０１０１
实施）

ＴＴ①

（２００２０１
０１实施）

贾第虫 ０ ＴＴ①

异养菌

总数

（ＨＰＣ）

未定

（ｎ／ａ）
ＴＴ①

军团菌 ０ ＴＴ①

总大肠

杆菌（包
括粪型

大肠杆

菌和埃

希大肠

杆菌）

０ ５０％②

浊度
未定

（ｎ／ａ）
ＴＴ①

病毒 ０ ＴＴ①

　　① 美国地表水处理规则要求采用地表水或受地表水直接影响的地下水的给水系统。ａ进行水消
毒。ｂ进行水过滤，以满足污染物能控制到下列浓度。隐性孢子虫 （２００２年１月１日实施）—９９％去
除或灭活。贾第虫—９９９％去除或灭活。病毒—９９９９％去除或灭活。军团菌—未限定，但ＥＰＡ认为，
若贾第虫和病毒被去除或灭活，军团菌也能被控制。浊度—任何时候浊度不超过５ＮＴＵ，采用过滤的
供水系统确保浊度不大于１ＮＴＵ （采用常规过滤或直接过滤则不大于０５ＮＴＵ），任何一个月中，每天
的水样合格率至少大于９５％。从２００２年１月１日起，则要求任何时候浊度不超过１ＮＴＵ，任何一个月
中，９５％的每日所取水样的浊度不超过０３ＮＴＵ。ＨＰＵ—每毫升不大于５００个细菌群。

② 每月总大肠杆菌阳性水样不超过５％，每月例行检测总大肠杆菌的样品少于４０只的给水系统，
总大肠杆菌阳性水样不得超过一个。含有总大肠杆菌的水样，要分析粪型大肠杆菌，粪型大肠杆菌和
埃希大肠杆菌不允许存在。
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１３３２　水系传染病
近年来，欧美发达国家暴发了多起由贾第虫、隐孢子虫等致病原生动物引

起的较大规模的水系传染病，这两种致病原生动特别是隐孢子虫已经构成对饮
用水微生物安全的主要威胁。隐孢子虫是一种原生寄生虫，主要寄生于人或动
物的肠道内。隐孢子虫的种类不少，但能导致传染病的只有Ｃｒｙｐｔｏｓｐｏｒｉｄｉｕｍ

ｐａｒｖｕｍ 这一种。在自然环境中，其细胞隐藏在一层胞壳 （Ｏｏｃｙｓｔ）内，一旦
进入消化器官便引起肠道感染。
对健康危害较大的水传染性致病细菌主要为引起消化道传染病的肠道类致

病菌，常规氯消毒可有效杀灭此类细菌，因此加强饮用水的消毒，可有效防止
消化道传染病。消化道致病性病毒也是对人类健康危害较大的水传染性致病
微生物，由于对病毒研究手段和检测技术的局限性，很多肠道病毒在水中的
存活力及对氯消毒的耐受力尚不清楚。水中致病性原虫对氯消毒的耐受力
强，常规氯消毒方法很难将其杀灭，加之引起发病所需感染剂量很低，因此
水源受污染时，容易造成疾病流行。部分致病微生物对人体健康造成的影响
见表１２。

表１２　部分致病微生物对人体健康造成的影响

致病微生物
从水中摄入后对

健康的潜在影响

对氯的耐

受性①

相对感染

剂量②

饮用水中

污染物的来源

细

菌

沙门菌 　主要是肠胃炎，有时为伤寒 低 高 人类和动物粪便

志贺菌 　肠胃疾病（如痢疾等） 低 中 人类和动物粪便

霍乱弧菌 　主要引起肠胃疾病 低 高 人类粪便

军团菌 　军团菌病，通常为肺炎 中 高 水中常见，在温度高时繁殖快

病

毒

甲型肝炎病毒 　引起肝炎 中 低 人类粪便

小圆形病毒
　主要引起儿童，尤其是婴
儿的死亡

未定 低 人类粪便

原

生

动

物

隐孢子虫
　肠胃疾病（如痢疾、呕吐、
腹部绞痛等）

高 低 人类和动物粪便

贾第虫
　肠胃疾病（如痢疾、呕吐、
腹部绞痛等）

高 低 人类和动物粪便

　　① 对氯的耐受性高是指对常规氯消毒有较强抵抗力；中是指常用的剂量和接触时间不能完全杀灭

病原体；低是指常用的剂量和接触时间可完全杀灭病原体。

② 相对感染剂量指引起５０％健康成年志愿者发病所需剂量。

藻毒素问题近年来引起世界各国的广泛关注。湖泊水藻类滋生，导致水有
土霉味、鱼腥味。藻类还产生藻毒素。１９８３年澳大利亚 Ｍａｌｐａｓ水库水的饮用
者身上出现谷氨酰胺转移酶、丙氨酸转移酶及碱性磷酸酶明显升高。近年来又
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有大量关于人类饮用或接触藻类污染的水引起结膜炎、鼻炎、呕吐、腹泻、胃
肠炎等。几乎在所有报道中，蓝藻被认为是致病的原因。蓝藻是一种遍布世界
的主要微生物群体。淡水中蓝藻聚集在水体表面形成的 “水华”，也能集中在
地表水中形成蓝绿浮渣。蓝藻的有些种类会产生毒素，根据起作用的方式可分
为肝毒素 （如微囊藻毒素）、神经毒素 （如类毒素）和刺激皮肤的毒素。人类
主要是通过饮用水感染蓝藻毒素，在一些国家的城市供水中，人们因感染蓝藻
毒素而生病。

１３３３　控制原生动物的几种措施
控制水中致病原生动物除了保护水源外，还应将过滤等常规的物理去除与

消毒剂的化学杀灭相结合，并在条件具备时采用膜技术等新工艺。
（１）水源保护　是防止隐孢子虫感染的最重要的措施，必须严防人畜

粪便污水流入水体，流域内有牧场、屠宰场等的河流、湖泊更应引起
重视。

（２）物理去除　对于受到致病原生动物污染的水源，必须首先采用过
滤等方法进行物理去除。慢滤池在英国十分普遍，而新的慢滤床可以去除

９８％的贾第虫，滤层成熟后的去除率接近１００％。慢滤池对隐孢子虫的去
除可达９９９９％，若短时间内温度由１５℃降至５℃对去除效果亦未产生
影响。
美国的水厂大多采用快速过滤。有关研究发现，当混凝剂未达到最

佳投量时，贾第虫孢囊可以穿透双层滤料，穿透点出现在混凝剂投加中
断、滤速突然提高、过滤周期结束或滤后浊度增加时。如果处于最佳运
行条件 （滤后水浊度为０１～０２ＮＴＵ 时），贾第虫孢囊的去除率可达

９９９５％；隐孢子虫卵囊的去除难度则要大得多，同样情况下其去除率
为９９８％。
粒状活性炭过滤去除贾第虫孢囊、隐孢子虫卵囊与砂滤池或双层滤料

滤池的效果大致相同。具体来说，对贾第虫孢囊的去除效果较好，对隐孢
子虫卵囊的去除效果较差。Ｋａｒａｎｉｓ等的研究表明，粒状活性炭滤池出水
中隐孢子虫卵囊的检出次数和数量均比贾第虫孢囊多，并且更易于穿透活
性炭滤池。

（３）膜过滤　采用膜过滤技术是去除致病原生动物的有效方法。Ｓｔａｔｅｓ等
的研究结果表明，膜过滤可以达到或优于美国目前的法规要求。在正常运行
时，膜过滤对贾第虫孢囊的去除率大于９９９２％，对隐孢子虫卵囊的去除率大
于９９９３％。只要膜设备运行正常，即使进水水质发生变化，一般出水中致病
原生动物的数量也都在检出限以下。

（４）消毒灭活　在饮用水消毒过程中，ＣＴ值是一个重要的控制参数，对
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微生物的灭活率取决于ＣＴ值即消毒剂浓度与水和消毒剂接触时间的乘积。研
究表明，臭氧和二氧化氯对隐孢子虫卵囊的灭活能力明显高于自由氯和氯胺。
在臭氧浓度为１ｍｇ／Ｌ、接触５ｍｉｎ时对隐孢子虫卵囊的灭活率为９０％，二氧化
氯浓度为１３ｍｇ／Ｌ、接触１ｈ时对隐孢子虫卵囊的灭活率为９０％，而若要达到
同样的去除率，则需要８０ｍｇ／Ｌ的自由氯或氯胺接触近９０ｍｉｎ。这表明除臭氧
外，水厂通常使用的消毒剂不能用来灭活隐孢子虫卵囊，但用臭氧消毒时要在
较低的ＴＯＣ浓度下才能达到较好的灭活效果；同时还要注意控制投加方式、
投加量和接触时间，使消毒副产物的量不致超出规定值 （ＷＨＯ的推荐标准是

２５μｇ／Ｌ）。

１３４　我国关于生活饮用水水质的卫生标准
由于客观的需要，我国卫生部于２０００年初组织有关专家开始制定 《生

活饮用水水质卫生规范》，并于２００１年６月７日正式发布 《生活饮用水水质
卫生规范》（卫法监发 ［２００１］１６１号，全文见附录２），自２００１年９月１日
起实施。

１３４１　《生活饮用水水质卫生规范》对 《生活饮用水卫生标准》修改的
主要内容

（１）适用范围的修改　原 《生活饮用水卫生标准》适用于城乡供生活饮用
的集中式给水 （包括各单位自备的生活饮用水）和分散式给水。
新的 《生活饮用水水质卫生规范》适用于城市生活饮用集中式供水 （包括

自建集中式供水）及二次供水。因此，该规范不再适用于城市范围以外的供
水，而且只适用于集中式供水，不适用于分散式供水。

（２）增加了 “定义”部分　对 “生活饮用水”、 “城市”、 “集中式供水”、
“自建集中式供水”和 “二次供水”给予了明确的定义。

（３）增加了 “生活饮用水水质卫生要求”部分　从水的感官性状、微生物
学安全性以及防止急慢性中毒和其他健康危害三个方面提出了对生活饮用水水

质的基本要求。
（４）生活饮用水水质规定的修改

① 增加了生活饮用水水质指标。为确保饮用水供水安全，根据我国饮用
水供水现状及目前饮用水水质检验水平，生活饮用水水质指标由３５项增加到

９６项。所增加的项目绝大部分等同采用 ＷＨＯ 《饮用水水质准则》（１９９３年和

１９９８年补充卷）中规定的项目及限值。

② 分为常规检验项目和非常规检验项目。为保证规范的可操作性，根据
各项指标的卫生学意义，将９６项饮用水水质指标分为常规检验项目和非常规
检验项目，其中常规检验项目３４项，非常规检验项目６２项。生活饮用水水质
指标见表１３。
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表１３　生活饮用水水质指标

项　　目 常规检验项目 非常规检验项目

感官和一般化学指标

毒理学指标

　无机物指标
　有机物指标
　农药指标
　消毒剂及其副产物指标
微生物学指标

放射性指标

１７（新增２）

９
１

１
４（新增１）

２

７（新增２）

８（新增７）
２２（新增２１）
１８（新增１６）
１２（新增１２）

总计 ３４（新增３） ６２（新增５８）

③ 对部分指标提出更严格的要求。随着科学研究的发展，人们对环境中
有害物质的认识不断深入，为 《生活饮用水卫生规范》的制定提供了更科学的
依据。此次部分指标限值修改如下：ａ铅的限值由００５ｍｇ／Ｌ降为００１ｍｇ／

Ｌ；ｂ镉的限值由００１ｍｇ／Ｌ降为０００５ｍｇ／Ｌ；ｃ四氯化碳的限值由３μｇ／Ｌ
降为０００２ｍｇ／Ｌ；ｄ浊度由３ＮＴＵ改为１ＮＴＵ。

④ 将ＤＤＴ、六六六、苯并［ａ］芘和银列入非常规检验项目。

⑤ 在常规检验项目中增加三项指标。ａ耗氧量的限值为３ｍｇ／Ｌ；ｂ铝的
限值为０２ｍｇ／Ｌ；ｃ粪大肠菌群为每１００ｍＬ水样中不得检出。

⑥ 微生物指标的修改。ａ总大肠菌群由３个／Ｌ改为每１００ｍＬ水样中不
得检出；ｂ粪大肠菌群为新增项目 （每１００ｍＬ水样中不得检出）；ｃ游离余
氯增加 “适用于加氯消毒”的提法。

⑦ 放射性指标的修改。考虑到可行性，将总α放射性由０１Ｂｑ／Ｌ改为

０５Ｂｑ／Ｌ。将 “放射学指标”改为 “放射性指标”。

１３４２　水质卫生要求条文部分、水源选择和水源卫生防护有关内容
此部分内容纳入 《生活饮用水集中式供水单位卫生规范》。

１３４３　其他

① 增加了 “饮用水源水中有害物质限值”（见本书附录２）。为了适应选择
水源时的需要，附录２中共对６４种化学物质提出了限值。

② 水源水质要求。原标准中水源选择的第二部分 （３２），即饮用水源的
水质要求仍保持在该规范中，并把常规检验项目和附录 Ａ的要求纳入了水源
水质要求一节。

③ 水质监测。将常规检验项目和附录Ａ中的要求纳入了该规范的 “水质
监测”一节。

１３４４　我国农村生活饮用水的管理规定
根据目前我国经济的发展水平，广大农村和城市之间还存在着很大差距，
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因此城市和农村实施同一饮用水卫生标准是不现实的。为此，全国爱国卫生运
动委员会和卫生部于１９９１年５月３日联合批准和发布了 “农村实施 《生活饮
用水卫生标准》准则”（见附录３），于１９９１年７月１日实施。这是我国第一
次单独发布有关农村生活饮用水卫生的技术法规。

１４　微污染水源水质处理技术

１４１　活性炭处理技术
活性炭吸附是一种有效去除水的臭味、天然和合成溶解有机物、微污染物

质等的措施。大部分比较大的有机物分子、芳香族化合物、卤代烃等能牢固地
吸附在活性炭表面上或孔隙中，且活性炭对腐殖质、合成有机物和低分子量有
机物有明显的去除效果。实践证明，活性炭可降低总有机碳 （ＴＯＣ）、总有机
卤化物 （ＴＯＸ）和总三卤甲烷 （ＴＴＨＭ）等指标。

１４１１　活性炭的吸附特性　
活性炭是用烟煤、褐煤、果壳或木屑等多种原料经炭化和活化过程制成的

黑色多孔颗粒，其主要特征是具有比表面积大和带孔隙的构造。活性炭孔隙丰
富，孔隙率可达０６～０９ｃｍ３／ｇ。在活性炭内部的孔隙中，存在着大量的微小
孔隙，构成了巨大的比表面积，活性炭的比表面积在７００～１２００ｍ２／ｇ，其中绝
大部分是颗粒内部的微小孔隙表面 （孔径小于４ｎｍ微孔占活性炭总的表面积
的９５％以上），也是活性炭的主要吸附区。因为吸附作用是水中溶解杂质在炭
粒表面上的浓缩过程，所以活性炭的比表面积是影响吸附性能的重要因素。由
于活性炭的巨大比表面积，因而显示良好的吸附性能。

１４１２　静态吸附性能试验
选用活性炭是活性炭系统设计时首先必须解决的问题，一般从去除污染物

的能力、炭层水头损失、炭的输送和再生等方面来考虑颗粒大小、密度和硬
度。商品活性炭的品种颇多，并且影响活性炭吸附性能的因素也很复杂，因此
必须通过吸附等温线试验来确定。

（１）吸附容量确定　吸附容量是指单位质量活性炭所能吸附的溶质质量。
平衡吸附容量指吸附达到平衡时单位质量的活性炭所吸附污染物的质量，可以
用它表示活性炭对该污染物的吸附能力。
活性炭对特定吸附质的吸附容量一般用静态烧杯试验确定。吸附等温线的

试验方法是：在恒定温度下，于几个烧杯中放入容积为Ｖ（Ｌ）溶质浓度为ｃ０
（ｍｇ／Ｌ）的水样，在各烧杯中同时投加不同量ｍ（ｍｇ）的活性炭，分别进行搅
拌。试验过程中，不断测定各杯水样中的溶质浓度ｃｉ，直到溶质浓度不变时的
平衡浓度ｃｅ（ｍｇ／Ｌ）为止。由试验结果可以算出单位质量活性炭可吸附的溶质
质量，即为吸附容量，用ｘ／ｍ 表示，单位为 ｍｇ污染物／ｇ活性炭 （ｍｇ／ｇ）。
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平衡吸附容量的计算公式为：

ｘ／ｍ＝Ｖ
（ｃ０－ｃｅ）
ｍ

（１１）

式中　ｘ／ｍ———活性炭的吸附容量，ｍｇ／ｇ；

Ｖ———液体体积，Ｌ；

ｃ０———初始浓度，ｍｇ／Ｌ；

ｃｅ———平衡浓度，ｍｇ／Ｌ；

ｍ———活性炭用量，ｇ。
平衡吸附容量随溶液的ｐＨ值、浓度、温度、活性炭的性质及污染物性质

等不同而异。吸附容量越大，吸附周期越长，活性炭再生的规模可以较小，运
转管理费用少。

（２）吸附等温线表达公式　由于制造活性炭的原料和活化过程不同，各种
活性炭的吸附容量可以相差很大。用同样方法也可对不同种类活性炭处理某一
种溶质的效果进行比较。吸附等温试验是判断活性炭吸附能力的强弱、进行选
炭的重要试验。由吸附容量ｘ／ｍ 和平衡浓度ｃｅ的关系所绘出的曲线即为吸附
等温线，表示吸附等温线的公式称为吸附等温式。
各种吸附等温线的形式如图１１所示。根据吸附等温线的不同形式，可以

分别用下面三种吸附等温线的数学公式表达。

图１１　吸附等温线

① 朗缪尔吸附等温式。朗缪尔 （Ｌａｎｇｍｉｕｒ）吸附等温线的形式如图１１
中Ⅰ型所示。其数学表达式为：

ｘ／ｍ＝ ａｂｃｅ１＋ａｃｅ
（１２）

式中　ａ和ｂ为常数。
朗缪尔吸附等温线式形式吸附的特性是：该公式是单层吸附理论公式，存

在最大吸附容量 （单层吸附位全部被吸附质占据）。

②ＢＥＴ等温式。ＢＥＴ （Ｂｒａｎａｕｅｒ，ＥｍｍｅｔｔａｎｄＴｅｌｌｅｒ）吸附等温线的形
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式如图１１中Ⅱ型所示。其数学表达式为：

ｘ／ｍ＝ Ｂｃｅ（ｘ／ｍ）ｏ
（ｃｓ－ｃｅ）［１＋（Ｂ－１）ｃｅ／ｃｓ］

（１３）

式中　（ｘ／ｍ）ｏ———饱和吸附量，ｍｇ／ｇ；

ｃｓ———饱和浓度，ｍｇ／Ｌ；

Ｂ———系数。

ＢＥＴ吸附等温线公式形式吸附的特性是：该公式是多层吸附理论公式，
曲线中间有拐点，当平衡浓度趋近饱和浓度时，ｘ／ｍ 趋近无穷大，此时已到
达饱和浓度，吸附质发生结晶或析出，吸附术语已失去原含义。此类型吸附在
水处理这种稀溶液情况下不会遇到。

③ 弗兰德里希等温式。弗兰德里希 （Ｆｒｅｕｎｄｌｉｃｈ）吸附等温线的形式如图

１１中Ⅲ型所示。其数学表达式为：

ｘ／ｍ＝Ｋｃ１／ｎｅ （１４）
式中，Ｋ、ｎ为系数。
弗兰德里希吸附等温线公式是经验公式。水处理中常遇到的是低浓度下的

吸附，很少出现单层吸附饱和或多层吸附饱和的情况，因此弗兰德里希吸附等
温线公式在水处理中应用最广泛。
对于饮用水活性炭吸附处理，因活性炭对水中各组分的吸附容量不同，并

且存在吸附质之间的竞争吸附、排代现象、生物分解等作用，在实际使用中一
般不用吸附容量表示活性炭的吸附量，而用活性炭的吸附周期来表示。
静态吸附试验只能提供初步的可行性数据，它不能模拟动态活性炭柱系

统。因为在生产性活性炭池中，原水中含有多种溶解杂质，在吸附过程中它们
之间相互干扰、相互竞争，表现在许多方面。例如：溶质的溶解度增加则吸附
性能下降；取代基可影响吸附性质，如羟基、氨基、磺酸可减小吸附性，而硝
基、芳环等可明显增加吸附性；弱电离溶质比强电离溶质的吸附性好；相同化
学性质的大分子比小分子易于吸附，极性小的分子比极性高的也易吸附等，而
这种竞争吸附并不能在静态吸附性能试验中反映出来。此外，不同的活性炭具
有不同的吸附速率，但在静态试验中可能会得到相同的平衡吸附容量，为此必
须进行活性炭柱动态试验。

１４１３　活性炭柱试验
活性炭柱试验可以研究诸如流量、炭粒尺寸、吸附区高度、竞争吸附、水

温等因素对吸附的影响并做出评价。
活性炭池设计时，水和活性炭的接触时间以及泄漏时间是两个重要的参

数。接触时间是炭床容积除以流量，或是炭床厚度除以流速所得出的时间。
泄漏时间是指流量一定时，从活性炭池开始进水到出水开始不符合水质要求
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时所经历的时间。当设计流量确定后，由接触时间可以计算活性炭床厚度或
用量和确定活性炭池的容积，而由泄漏时间可以知道炭床的利用率和再生系
统的规模。
接触时间和泄漏时间有线性的关系，因为当流速 （或流量）一定时增减炭

床厚度或炭床厚度一定时改变流速，都可以改变接触时间，而接触时间的变化
可影响活性炭池的泄漏时间和吸附容量。接触时间短虽然可以减少所需的活性
炭床容积，但是泄漏时间较早以致再生周期较短；相反，则所需炭床容积增
大，但可延缓泄漏时间使再生周期延长，再生次数减少。这样就牵涉到炭床容
积和再生频率的选择问题。
活性炭柱试验的装置和过滤试验基本相似，炭柱的内径应在５ｃｍ以上，

以减少管壁对水流的影响。活性炭装入炭柱之前，应在室温下浸泡２４ｈ以除去
气体。试验目的是求出吸附泄漏曲线，以得出设计所需的数据。从试验开始，
除了定时测定过滤的水量外，还需按一定时间间隔取水样分析，每次取水样量
不多于１０％的炭床容积。试验进行到炭床完全饱和 （即出水中的溶质浓度等
于进水浓度）时为止。

图１２　活性炭柱吸附泄漏曲线

根据试验数据，按活性炭柱出水溶质浓度或出水与进水溶质浓度之比ｃｉ／

ｃ０对过滤时间ｔ或过滤水量的关系作图，可得如图１２所示的泄漏曲线。这是
最理想的泄漏曲线形状。出水浓度达到最大允许值的点ｃｃ称为泄漏。出水浓度
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等于９５％进水浓度时的点ｃｄ称为耗竭。从泄漏到耗竭时的一段Ｓ形曲线称
为泄漏曲线。在该曲线图的上方，表示了不同过滤时间活性炭柱的饱和区、
吸附区和未吸附区的变动情况。试验开始时，大部分污染物在柱上部的吸附
区内去除，出水中污染物浓度很低。过滤一定水量后，上层活性炭趋于饱
和，吸附区向下移动。吸附区移近柱的底部时，出水污染物浓度渐渐增大，
一旦活性炭柱趋于饱和时，出水中的污染物浓度很快上升，最终将等于进水
浓度。
泄漏曲线的形状与进水水质、水量以及活性炭的容积有关。流量和炭床

容积已定 （即接触时间一定）时，如污染物和活性炭的种类不同，曲线的斜
率和泄漏时间随之发生变化，表现在Ｓ形曲线有时很陡，有时则延伸很长。
如对活性炭的出水水质要求不同，则达到泄漏的时间也会有所变化。炭床
厚度一定时，出水水质要求越高，则泄漏越早，炭柱运行时间越短，相应
的再生频率增大。在选定接触时间时，应在炭床容积和再生频率之间加以
权衡。
吸附区是指原水溶质浓度降低到出水允许浓度时所需的活性炭层厚度，此

层高度越大则炭床的利用率越低。吸附区厚度Ｚ可按下式计算：

Ｚ＝Ｌ（１－ｔｃ／ｔｄ） （１５）
式中　Ｌ———炭床厚度，ｍ；

ｔｃ———从进水开始到炭柱泄漏的时间，ｈ；

ｔｄ———从进水开始到炭柱耗竭的时间，ｈ。
吸附区高度受下列因素的影响：流量越大吸附区高度增大，炭床的利用率

下降；活性炭的粒径减小，吸附区高度也减小，炭床的利用率提高。一般活性
炭的平均粒径以０８～１７ｍｍ较好，既有良好的水力性能，又能减少吸附区
高度。
图１２是单一溶质试验时的曲线，但水中的有机污染物多种多样，由于竞

争吸附和进水浓度的不断变化，使泄漏曲线形状难以预测。因此应以生产上采
用的活性炭和原水水样在现场进行试验，从而确定合适的设计参数。
单一活性炭滤柱适用于间歇运行，由试验得出的泄漏曲线坡度较大、柱内

活性炭可以使用很长时间无需经常换炭和再生的情况。多柱系统适用于处理流
量较大，采用单柱的尺寸或高度过大以致受到场地限制或需连续运行时。并联
系统一般用３～４个活性炭柱，进水分别进入各柱，处理水汇集到公共总管中，
这时所用水泵扬程较低，所需动力较省。串联系统是由几个活性炭柱串联而
成，前一柱的出水即为后一柱的进水，适用于泄漏曲线坡度较小、处理单位水
量的用炭量较大以及要求较好的出水水质时。串联系统中，第１柱的活性炭耗
竭后，即停止运行准备再生，第２柱换成第１柱，同时最后一只新鲜的备用炭
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柱投入使用，如此顺序依次运行，以确保水质。

１４１４　活性炭池设计
活性炭池的最简单设计方法是应用空床接触时间 （简称为接触时间），如

流量已定，则炭床容积等于接触时间乘以流量，炭床容积除以炭的堆积密度即
为所需活性炭的质量。活性炭池的大小决定于流量、水力负荷和接触时间，由
此可得出活性炭池的容积、断面、高度和炭池数。
如缺乏试验资料时，活性炭池的设计参数可参照：滤速８～２０ｍ／ｈ，炭床

厚度１５～２０ｍ，接触时间１０～２０ｍｉｎ，水反冲洗强度８～９Ｌ／（ｓ·ｍ２），冲洗

时间４～１０ｍｉｎ。
反冲洗有单水反冲和气水反冲以及加表面冲洗几种形式。冲洗操作参数见

表１４。

表１４　冲洗操作参数

冲　洗　类　型
活性炭粒径

２３８～０５９ｍｍ １６８～０４２ｍｍ

　气水反冲

水冲强度／（ｍ／ｈ）
水冲时间／ｍｉｎ
气冲强度／（ｍ／ｈ）
气冲时间／ｍｉｎ

４０
８～１０
５０
５

２４
１５～２０
５０
５

　水冲加表
面冲洗

水冲强度／（ｍ／ｈ）
水冲时间／ｍｉｎ
表冲强度／［ｍ／（ｍ２·ｍｉｎ）］
表冲时间／ｍｉｎ

４０
８～１０
０１
５

２４
１５～２０
０１
５

德国活性炭滤池设计基准见表１５。

表１５　德国活性炭滤池设计基准 （１９７９年）

处理方式 滤速／（ｍ／ｈ） 炭层厚／ｍ 接触时间／ｍｉｎ 再生时通水倍数

脱氯处理

去除臭味

去除有机物

生物活性炭滤池

２５～３０
２０～３０
１０～１５
８～１２

２
２～３
２～３
２～３

２～４
６～１５
８～１５
１５～２５

＞１００００００
１０００００
２５０００
１０００００

在不断的实践中，颗粒活性炭的优点越来越明显地显现出来。颗粒活性炭
过滤吸附床去除臭味的使用寿命通常为３年，而且具有良好的过滤性能，可使
出水浊度达到０５ＮＴＵ以下。
颗粒活性炭装置有两种类型，即固定床和移动床。固定床中，炭粒固定不

动，水流一般从上而下，但也可从下而上，是目前应用最广的装置。固定床活
性炭吸附的设备形式有炭滤池和炭滤罐。炭滤池多用于给水厂，形式与常规处
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理的滤池基本相同，只是把砂滤料换成了粒状炭，并且炭层厚度比原砂层略有
增加，如厚１ｍ，所用池型可以是普通快滤池、虹吸滤池等。炭滤罐主要用于
小型给水和工业给水。饮用水处理粒状炭过滤通常采用滤速１０～１５ｍ／ｈ。活
性炭固定床的优点是设备简单，缺点是炭床饱和后换炭再生不便。移动床中，
水流从下而上，炭粒和水的流动方向相反，废炭从底部排出，新鲜炭或再生炭
从顶部补充，称为逆流系统。
表１６为我国国家标准 《木质净水用活性炭》。煤质活性炭也有用于净化

饮用水的，其质量情况见 《净化水用煤质颗粒活性炭》（ＧＢ７７０１—８７）。

表１６　《木质净水用活性炭》（ＧＢ／Ｔ１３８０４—９２）

项　　目 等　　级

碘值／（ｍｇ／ｇ） ≥ １０００ ９００ ８００

亚甲基蓝值／（ｍｇ／ｇ） ≥ １２０ １０５ ９０

强度／％ ≥ ９０ ８５ ８５

干燥减重／％ ≤ １００ １００ １００

ｐＨ值 ≥ ７０～１１０ ７０～１１０ ７０～１１０

充填密度／（ｇ／ｃｍ３） ≥ ０３２ ０３２ ０３２

粒度２００～０６３ｍｍ（１０～２８目）／％ ≥ ９０ ８５ ８０

灼烧残渣／％ ≤ ５０ ５０ ５０

１４１５　活性炭再生
饱和的粒状活性炭通过再生可以恢复活性炭的吸附能力。活性炭再生后可

以重新使用，一般再生费为新炭的１／３～１／４，碘值可达到新炭的８０％左右。
（１）加热再生法　采用外部加热方法改变吸附平衡关系，达到吸附和分解

的目的，是目前活性炭再生普遍采用的一种方法。根据吸附在活性炭上的有机
物分解脱附温度的不同，加热再生所需的温度也不同，可分为低温再生法 （采
用水蒸气再生，再生温度１００～２００℃，吸附的有机物为低沸点的易脱附型）
和高温再生法 （采用水蒸气、ＣＯ２、Ｏ２等气体，再生温度７５０～９５０℃）。要使
牢固吸附在饱和炭上的不可逆吸附有机物脱附恢复活性炭活性，高温加热是最
恰当的方法。在高温加热再生过程中，吸附在活性炭上的有机物的变化，如图

１３所示。根据加热到不同温度时有机物的变化，一般分为干燥、炭化及活化
三个阶段。
干燥阶段：加热温度一般在１００～１３０℃，使含水达４０％～５０％的饱和炭

得到干燥。
炭化阶段：将饱和炭加热升温，使有机物挥发分解、炭化。
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图１３　有机物在加热再生时变化

活化阶段：通入水蒸气、ＣＯ２、Ｏ２等氧化性气体作为活化性气体，使炭
化阶段残留在活性炭微孔中的炭在８５０℃的温度下分解成ＣＯ２、ＣＯ及Ｈ２，活
性炭微孔得到清理，重新恢复吸附功能。

（２）生物再生法　生物再生法是利用经驯化的细菌解吸活性炭上吸附的
有机物，并进一步氧化分解成ＣＯ２和 Ｈ２Ｏ的过程。根据细菌的工作条件分
为好氧法和厌氧法。生物的再生机理是利用生物的作用，使水中物质含量降
低，使细胞发生自溶现象，即细胞的细胞酶流至胞外，在胞外发生作用。活
性炭对酶有吸附作用，酶在活性炭表面形成酶促中心，使有机物解吸，然后
再由细菌作用进行氧化分解，达到再生的目的。生物再生法简单易行，可
以达到较高的再生效率，投资和运行费用较低，但所需时间较长，受水质
和温度的影响很大。微生物处理污染物的针对性很强，需就特定物质进行
专门驯化，在降解过程中一般不能将所有的有机物彻底分解成 ＣＯ２ 和

Ｈ２Ｏ，其中间产物仍留在活性炭的微孔中，影响再生效率，其应用也受到
限制。

（３）药剂再生法　药剂再生法是利用活性炭、溶剂与被吸附质三者之间的
相平衡关系，通过改变温度、溶剂的ｐＨ值等条件，打破吸附平衡，使吸附质
从活性炭上脱附下来。这种再生工艺一般通过以下三种途径来实现：改变对污
染物的化学性质，使用对污染物亲和力更强的溶剂来萃取，使用对活性炭亲和
力比污染物更强的物质来置换。药剂再生法分为无机药剂再生法和有机药剂再
生法。无机药剂再生法主要用无机酸 （Ｈ２ＳＯ４、ＨＣｌ等）或碱 （ＮａＯＨ）等作
再生剂。如吸附高浓度酚的饱和炭用 ＮａＯＨ再生，脱附下来的酚作为酚钠盐
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而被回收，其再生工艺如图１４所示。

图１４　无机药剂再生工艺流程

有机药剂再生法主要用苯、丙酮
及甲醛等有机溶剂萃取吸附在活性炭

上的污染物质。
药剂再生法适合于吸附的有机物

为高浓度、低沸点的饱和炭的再生。
药剂再生法的针对性强，往往一种溶
剂只能吸附某些污染物，因而对特定
溶剂的应用范围有一定的限制。

（４）电化学再生法　电化学再生
法是正在研究的新型活性炭再生技术。
将饱和的粒状炭置在一电解质溶液中，
并与一电极相连，阴阳极均为金属铂

电极 （被吸附物质带正电时或非离子性时接阳极，负电时接阴极），而另一极
插入电解质溶液中，接直流电进行电化学再生。采用电化学再生法再生活性炭
的效率好坏，主要取决活性炭所处电极、辅助电解质的种类和浓度、再生电流
的大小、再生时间等因素。试验表明，活性炭在阴极上的再生效率比阳极上的
再生效率要好，同时，随着再生电流的增大，再生效率也提高。选择ＮａＣｌ作
为辅助电解质进行电化学再生活性炭效果较好。随着再生时间的增加，再生效
率也提高，但到５ｈ以后，再生效率随再生时间变化很小或不变化。电化学再
生法再生活性炭与传统方法相比效率较高，可接近９０％，再生均匀、耗能少、
炭损失少，若工艺处理完善，可避免二次污染。

（５）超临界萃取再生法　利用超临界流体 （ＳＣＦ）萃取 （ＳＦＥ）再生活性
炭包括：活性炭预处理、活性炭静态吸附及活性炭再生。将经过预处理及静态
吸附的活性炭放入再生釜，在特定的温度、压力、流速的条件下，超临界流体
流经再生釜，使活性炭再生。由于超临界流体密度大、表面张力小、扩散系数
大，具有溶解度大、传质速率高、扩散性能好等优点，因而可利用ＳＣＦ作为
溶剂，将吸附在活性炭上的有机物扩散于溶解与ＳＣＦ之中，根据流体性质依
赖于温度和压力的关系，可以将有机物与ＳＣＦ有效地分离，从而使活性炭再
生，根据具体情况，在工艺安排上可以实现间歇操作或连续操作。超临界流体
可以一次性利用，也可以循环使用，与传统的活性炭再生法比较，具有温度
低、节约能源以及再生过程中活性炭无任何损耗、无二次污染等优点。
影响再生效率及再生速度的因素主要有温度、压力、超临界流体的性质和

流速、活性炭粒度及含水率等。不同条件下，起主导作用的因素不同。当压力
不太高时，超临界流体的密度是主要影响因素，因此，在一定范围内，温度降
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低和压力升高都能提高再生效率。当压力达到一定值时，超临界流体的黏度对
扩散速度的影响逐渐提高。所以，当压力较高时，由于密度和黏度的共同作
用，温度对再生效率影响不显著。在低流速情况下，提高流速对再生速率影响
非常显著，因为在低流速时，超临界流体在活性炭微孔中停留时间较长，与活
性炭表面接触比较充分，能量交换比较完全。活性炭粒度的减小增加了扩散有
效总表面积，提高了扩散速率，减少了再生过程中达到再生极限的平衡时间。
超临界流体对废活性炭再生在较温和的条件下就可达到较理想的再生效

果，并且多次循环使用再生后，活性炭仍能保持较高的吸附性能。由此可见，
超临界流体萃取法再生活性炭具有广阔应用前景。

（６）微波辐射再生法　微波辐射再生法是在热再生法基础上发展起来的再
生方法。其原理是经过微波辐射活性炭，经过高温使有机物炭化、活化，从而
恢复其吸附能力的一种方法。它采用间接或直接加热活性炭并用水蒸气活化，
且必须在密闭条件下控制氧量，试验过程中一般要控制升温速率，以防止炭质
灰化。再生时间一般为１～６ｈ。
微波辐射过程中，活性炭吸收微波能使温度达到１０００℃以上。在活性炭

孔隙中吸附的有机物和ＣＯ、ＣＯ２、水蒸气等在微波作用下，克服范德华力的
吸引开始脱附。随微波能量的聚集，有机物一部分燃烧分解放出气体，一部分
炭化，这部分炭和原有的残留炭在高温下发生水煤气反应后被去除，因而活性
炭内部孔隙逐渐扩大得到再生。
影响再生效率的三个主要因素是微波功率、微波辐照时间和活性炭吸附

量。试验表明，微波功率低，辐照时间短，活性炭活化不明显；微波功率大，
辐照时间长，活性炭烧损严重。所以应选择合适的微波功率和时间。
用微波辐射法再生活性炭，时间短、耗能低、设备简单，但若工艺条件控

制不当，则活性炭烧损比较严重。
综上所述，粒状活性炭的再生既可以节省资源，降低水处理费用，同时可

减少对环境的污染。实际应用中，应根据活性吸附物的成分及含量，选择合适
的再生方法，才能获得理想的再生效果。

１４１６　活性炭处理工艺
（１）饮用水物化预处理

→ → → → →原水 粉状活性炭 絮凝沉淀 砂滤 消毒 出水

在饮用水物化预处理中，主要使用粉状活性炭吸附水中的有机物和异臭、
异味的物质，活性炭与混凝剂同时投加。对于季节性和突发性原水污染情况，
可以设立投加粉状活性炭的水源水质恶化应急处理系统。若经常投加则不经济。

（２）饮用水深度处理

① → → → → →原水 絮凝沉淀 砂滤 活性炭 消毒 出水
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该工艺可提高全年运行水质，并对臭味有一定的改善作用。但当臭味
非常高时，该工艺不能完全去除嗅阈值。若在絮凝沉淀前加氯，可以去除
铁、锰，但会产生 ＴＨＭｓ和 ＴＯＸ等氯消毒副产物，缩短活性炭的运行
周期。

② → → → → → → →原水 预臭氧 絮凝沉淀 砂滤 臭氧 活性炭 消毒 出水

该工艺对有机物去除率极高，水质改善明显，增加臭氧后可以将嗅阈值降
到极低，并能氧化有机物，使活性炭滤池中生长微生物，可去除氨氮，延长活
性炭使用周期。但该工艺所用设备复杂，工程投资和运行成本较高。

③ → → → → → →原水 生物预处理 絮凝沉淀 砂滤 活性炭 消毒 出水

该工艺依靠生物预处理去除氨氮和生物易降解有机物，依靠常规处理和活
性炭去除生物难降解有机物，改善臭味。缺点是冬季水温低时，去除效果会受
到影响。另外，河流中污水厂排放水一般均为生物难降解有机物，生物处理效
果较差，所以一般用于湖泊水。

④ → → → → →原水 絮凝沉淀 臭氧 活性炭 砂滤 出水

为了防止活性炭滤池中的微生物泄漏，有时也将砂滤池放到活性炭池后
面，其缺点是活性炭滤池要经常冲洗，并影响活性炭的使用寿命。

（３）优质直饮水、纯净水制备　需要使用粒状活性炭吸附水中有机物，并
对水进行脱氯处理 （因含氯水会使膜分离技术所用有机膜老化）。优质直饮水
或纯净水生产工艺如下：

→ → → → →自来水 活性炭 安全过滤 反渗透 臭氧消毒 直饮水供水系统（或装桶）

１４２　臭氧生物活性炭处理技术

１４２１　工艺特点
臭氧氧化法与活性炭吸附法联合使用，称为臭氧生物活性炭法。
臭氧是一种强氧化剂，臭氧与有机物反应的结果通常使有机物分子量变

小，芳香性消失，极性增强，可生化性提高。由于臭氧对水中有机污染物的氧
化分解，水的感官性状 （色、臭等）得以改善，并且在水中不产生有害物质和
二次污染。在炭前或炭层中投加臭氧后，一方面可使水中大分子转化为小分
子，改变其分子结构形态，提供了有机物进入较小孔隙的可能性，使大孔内与
活性炭表面的有机物得到氧化分解，减轻了活性炭的负担，使活性炭可以充分
吸附未被氧化的有机物，从而达到水质深度净化之目的。主要表现为Ａｍｅｓ试
验由阳性转为阴性，有机物的去除率较常规处理提高１５～２０个百分点，提高
了对铁、锰、色度、嗅阈值的去除率，降低了三卤甲烷的生成量，有效去除

ＡＯＣ，提高了处理水的生物稳定性。
臭氧氧化作为单独的深度处理手段时，通常设在过滤之后。但是因为氧与

水中污染物反应有微絮凝的作用，有时也设在过滤之前，可以提高过滤的处理
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效果，也有些时候结合水质情况，在前后都设置投加点。
臭氧生物活性炭工艺始于２０世纪７０年代，最早用于德国的杜塞尔多夫

水厂。当原水水质污染严重时，深度处理工艺多采用臭氧生物活性炭工艺。
目前欧洲的地表水水厂多使用臭氧活性炭工艺。瑞士２０世纪５０年代开始使
用臭氧，至１９８８年全国４０％的水厂使用臭氧处理地表水，其中８０％和活性炭
滤池联用。德国有７０多家水厂应用臭氧活性炭工艺。美国于１９７６年开始研
究臭氧生物活性炭技术，至１９９０年有４０多家水厂应用臭氧活性炭工艺，其
中包括纽约、洛杉矶等大水厂。
我国从２０世纪８０年代初也开始了生物活性炭法的研究，清华大学、哈尔

滨建工学院 （现哈尔滨工业大学）、同济大学等都对生物活性炭法饮用水处理
和废水处理进行了长期深入的研究。我国北京、南京、昆明、大庆等地已有给
水厂采用了预臭氧生物活性炭工艺，并且取得了较好的处理效果。

１４２２　臭氧生物活性炭工艺流程
就生物活性炭净水工艺而言，通常是在现有水厂传统净水工艺不能满足出

水水质的情况下所增设的深度处理部分，因此一般应与传统的净水工艺配合
使用。
目前国外采用的工艺流程大致有以下几种。

① 德国Ｄｏｈｎｅ水厂工艺流程
Ｒｕｈｒ → → → → → →河水 预臭氧 加药 沉淀 臭氧 过滤

→ → →生物活性炭 地下渗滤 安全投氯 用户

② 德国缪尔霍姆水厂工艺流程
→ → → → → →原水 混凝 澄清 臭氧投加 活性炭过滤 砂滤

→安全投氯 用户

③ 法国乔斯莱诺水厂工艺流程
→ → → → → →原水 臭氧预氧化 混凝 沉淀 砂滤 活性炭过滤

→ →二次臭氧 安全投氯 用户

④ 法国麦瑞休奥斯水厂工艺流程
→ → → → → → →原水 预臭氧化 储水池 混凝 沉淀 砂滤 二次臭氧

→ →活性炭过滤 安全投氯 用户

⑤ 法国ＣｈｏｉｓｙＬｅＲｅｉ水厂工艺流程
→ → → → → → →塞纳河水 预臭氧 加药 沉淀 生物砂滤 臭氧 生物活性炭

→安全投氯 用户

⑥ 日本千叶县柏井净水厂工艺流程

　 → →原水 粉末活性炭 配水井 （前加氯 →） → →平流沉淀池 侧向流斜板沉淀池

　 → → → → → →跌水曝气 快滤池 臭氧氧化池 活性炭池 后加氯混合池 清水池 管网

国内目前采用的工艺流程大致有以下几种。
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① 北京田村山水厂工艺流程

→ → → → → →原水 预加氯 混凝 澄清 砂滤 臭氧接触

→ →活性炭过滤 安全投氯 用户

② 兰州铁路水厂采用的工艺流程

→ → → → → →原水 混凝 澄清 气浮 砂滤 臭氧接触

→ →活性炭过滤 安全投氯 用户

③ 哈尔滨某水厂中试采用的工艺流程

→ → → → → → →原水 混凝 沉淀 砂滤 臭氧接触 活性炭过滤 安全投氯 用户

在选择采用臭氧生物活性炭净水工艺之前，最好对原水进行一年以上的
抽样试验和分析。对原水各个季节的ＢＯＤ、ＣＯＤ、ＴＯＣ可生物降解性以及

ｐＨ值、浊度、臭味、色度等项目进行测定，并对原水中的重金属、聚合氯化
联苯、三卤甲烷前驱物及三卤甲烷进行试验和分析。据其结果，确定原水是否
可生物降解、可吸附，从而确定生物活性炭工艺是否适用于原水水质。

１４３　生物预处理技术
饮用水的生物处理在欧洲应用较普遍，我国目前正处于推广阶段，饮用水

的净化采用的生物反应器大多数是生物膜型的。
在常规净水工艺之前增设生物处理工艺，是借助微生物群体的新陈代谢活

动，去除水中的污染物。就现代净水技术而言，生物预处理已成物理化学处理
工艺的必要补充。与物化处理工艺相比，生物预处理技术可以有效改善混凝沉
淀性能，减少混凝剂用量，能去除传统工艺不能去除的污染物，同时能使后续
工艺简单易行，减少了水处理中氯的消耗量，出水水质明显改善。

１４３１　生物预处理工艺
（１）生物接触氧化法　是介于活性污泥法与生物滤池之间的处理方法。在

池内设置人工合成的填料，经过充氧的水，以一定的速度循环流经填料，通过
填料上形成的生物膜的絮凝吸附、氧化作用使水中可生化利用的污染物基质得
到降解去除。

（２）塔式生物滤池　通过填料表面的生物膜的新陈代谢活动来实现净水功
能，增加了滤池的高度，分层放置轻质滤料，通风良好。克服了普通生物滤池
（非曝气）溶解氧不足的缺陷，改善了传质效果。塔式滤池负荷高，产水量大，
占地面积小，对冲击负荷水量和水质的突变适应性较强，但动力消耗较大。

（３）生物转盘　表现为生物膜能够周期性地运行于气液两相之间，微生物
能直接从大气中吸收需要的氧气，减少了液体氧传质的困难，使生物过程更为
有利地进行。

（４）淹没式生物滤池　滤池中装有比表面积较大的颗粒填料，填料表面形
成固定生物膜，水流经生物膜，在与生物膜的不断接触过程中，使水中有机
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物、氨氮等营养物质被生物膜吸收利用而去除，同时颗粒填料滤层还有物理筛
滤截留作用。常用的生物填料有卵石、砂、无烟煤、活性炭、陶粒等。此种滤
池在运行时根据水源水质状况需要可送入压缩空气，以提供整个水流系统循环
的动力和提供溶解氧。

（５）生物流化床　具有比表面积大、载体与基质 （污染物）的碰撞概率
大、传质速率快、水力负荷和处理效率高、抗冲击负荷能力强等优点。
生物预处理净水工艺降低有机物的同时，也降低了色度。对色度的去除主

要是通过除去有机物来实现，即对构成色度的有机物进行生物降解作用、生物
膜的吸附作用、生物絮凝作用和沉淀作用。此外，生物作用对构成色度物质的
转化，有利于后续净水工艺的除色作用，生物预处理净水工艺出水在微絮凝过
滤工艺中因生物絮凝和常规化学混凝发生协同作用，增强了过滤工艺去除色度
效果。微生物在生物预处理净水工艺后续过滤工艺滤料上附着生长和被滤料拦
截下来的生物絮凝体中含有大量微生物，继续发挥生物降解和脱色作用，增强
了过滤工艺的色度去除效果，可确保出厂水色度满足国家生活饮用水小于１５
度的标准要求。生物除色度主要是生物预处理净水工艺填料上生物膜在好氧条
件下依靠异养菌的作用，将构成色度的物质氧化成无色物质而去除，但水温对
异养菌除色度的影响作用很大，常温下和冬季低温下生物预处理净水工艺的除
色度作用效果存在显著的差别。

１４３２　生物预处理工艺的优缺点
（１）生物预处理的优点　生物膜指示作用为给水生物处理工艺的运行调控

提供快速监测手段，工艺所具备的特点，使得生物预处理工艺能够：①经济有
效地去除微污染水源中的有机物、氨氮、藻类等，降低浊度，不产生 “三致”
物；②减少混凝剂和消毒剂的用量，降低制水成本；③可利用原水池或河道作
为处理构筑物；④对高锰酸盐指数 （ＣＯＤＭｎ）、浊度的去除受冲击负荷影响
较小。

（２）生物预处理的缺点　随着该工艺中诸如曝气等设备的添置，出现了新
的问题，其中主要有：①需增设曝气设备和填料冲洗设备；②生物处理运行效
果受到诸多因素影响，尤其是水质、水温、操作管理水平高低的影响，低温运
行不利；③与常规工艺比，需要一定的成熟期。

１４３３　组合工艺
葛旭、陆坤明对以下八种组合工艺进行了研究：常规处理工艺；生物处理

＋常规处理工艺；生物处理＋常规处理工艺＋ＧＡＣ工艺；常规处理＋ＧＡＣ工
艺；预臭氧＋常规处理工艺；常规＋臭氧ＢＡＣ工艺；生物处理＋常规处理工
艺＋臭氧ＢＡＣ工艺；强化常规处理工艺。
研究结论如下。①对于试验中研究的八种工艺流程，其出水水质都可以达

７２



到 《城市供水行业２０００年技术进步发展规划》中规定的一类水司８８项水质标
准的合格率。②对各工艺流程的常规项目测定分析表明，浊度的去除主要是靠
常规处理工艺；而对氨氮和亚硝酸盐氮的去除必须靠生物作用才能获得满意效
果；采用深度处理工艺对有机物的去除效果最优；采用生物预处理、预氧化和
深度处理措施，对提高出水水质的锰、色度、嗅阈值和藻类等指标都有较好的
效果。③各工艺流程的 Ａｍｅｓ试验结果表明，原水呈阴性。在所有工艺流程
中，常规工艺的致突变活性最强，而其他处理工艺都可以改善出水水质的致突
变活性，其中以含有深度处理ＧＡＣ和ＢＡＣ工艺的出水致突变活性最低，这
一结论与ＧＡＣ、ＢＡＣ对有机物去除率最高相一致。④综合考虑经济和技术因
素，生物预处理＋常规处理工艺最具竞争力，该工艺的特点是８８项指标中只
有一项不合格，而且运行成本低。为全面提高水质，在经济条件允许的情况
下，生物处理＋常规处理工艺＋臭氧生物活性炭深度处理工艺是提高水质的
最佳选择。

１４４　膜处理技术
膜技术是利用离子交换膜或有机高分子合成膜组成的技术，近年来发展迅

速、常用的膜技术包括电渗析 （ＥＤ）、微滤 （ＭＦ）、超滤 （ＵＦ）、纳滤 （ＮＦ）
和反渗透 （ＲＯ）。其中电渗析是利用离子交换膜在电力牵动下，将水中正、
负离子透过相应的膜而去除，从而使水淡化，以电势梯度作为驱动力，属脱
盐工艺。而后四种膜法是靠压力驱动使水透过半透膜，而将水中所含杂质、
胶体、无机离子、有机物、微生物等截留的过滤技术，以压力梯度作为驱动
力，且微滤、超滤为过滤工艺，纳滤、反渗透为脱盐工艺。
到目前为止，国际水处理界对微污染原水的处理基本是两种途径，分别为

传统处理工艺的改进和膜分离技术的使用。其中，将膜分离技术应用于微污染
原水处理，可以有效截留杂质、细菌和病原菌，其出水水质优质稳定、安全性
高、生物稳定性好，同时可以降低消毒加氯量。此外，膜还具有分离效率高、
易控制、工艺流程简捷、使用灵活等特点。
水处理中，使用混凝沉淀、过滤等分离技术只能得到相关的水质，而且这

种水质与原水条件和其工艺操作条件 （药剂、水力条件、设备和其稳定状态
等）有紧密关系。但是，膜过滤技术处理的水质则不再依据原水水质，而是依
据选用膜截留尺寸。所以膜过滤是一种严格的物理分离技术，它有以下一些基
本性能：是一种物理过滤作用，不需要加注药剂；不产生副产品；膜工艺运行
的驱动力是压力，容易实现自动控制。
膜技术的应用需与其他技术 （如前处理、后处理）组合才能充分发挥其特

点。从文献报道中，对已投入市场的纳滤、超滤、微滤通用的几种膜归纳基本
性能见表１７。
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表１７　膜基本性能

项　　目 纳 滤 膜 超 滤 膜 微 滤 膜

材质 ０５～１５ｍｍ空心纤维（聚丙、聚砜），个别还有陶瓷（少用）

截留分子量或截留粒径

渗透水量（２０℃）／［Ｌ／（ｍ２·ｈ）］
压力／×１０５Ｐａ
水损耗／％
耗能／（ｋＷ·ｈ／ｍ３）
膜更换期／ａ

３００～１００００
２５～３０
５～１０
１５～２０
０６

８００００～５０００００，００５～００１μｍ
３０～３００（平均１４０）

０４～４
８～２５

０２４～０６
５～８

０１～０２μｍ
１２０～６００（平均２００）

０５～３
５１８

０１５～０２
５～８

水质好的原水，可经微滤、消毒就能供饮用。含盐量高、硬度高并受有机
物污染的原水可最终采用反渗透制取优质水。考虑到需要保留一些有益于健康
的离子，则可在反渗透后进行矿化、钙化等处理，或者采用纳滤，少去除
离子。
膜技术的应用中，关键是防止膜污染。无机盐形成的垢、有机物的黏附与

微生物的积累滋长都会造成膜的堵塞，降低膜的通水量 （如维持通水量则需增
加进水压力）。因此，根据原水水质选择必需的前处理格外重要，否则会影响
膜的使用寿命，使膜更换频繁，增加运行成本。针对膜上不同的污染，选用清
洗液定期对膜进行清洗，也是膜技术应用中的重要环节。
一些国家在研究用微滤与超滤来取代常规的净水工艺，结果表明：技术是

可行的，但从经济上考虑需慎重。法国、美国已有１００００ｍ３／ｄ以上规模的水
厂采用膜技术的实例。虽然饮用水水厂采用膜分离技术的历史只有约４０年，
但是随着饮水水质标准的提高，特别是对水中日益增多的致病微生物与有毒有
害的有机物 （包括消毒副产物）等限值的严格要求，使得膜技术在饮用水处理
中的应用也越来越广泛。

１４４１　电渗析
（１）电渗析原理　电渗析法是在外加直流电场作用下，利用离子交换膜的

选择透过性 （即阳膜只允许阳离子透过，阴膜只允许阴离子透过），使水中阴、
阳离子做定向迁移，从而达到离子从水中分离的一种物理化学过程。
离子交换膜是电渗析器的重要组成部分，按选择透过性能，主要分为阳膜

与阴膜。国产部分离子交换膜主要性能见表１８。
表１８中选择透过率是指离子交换膜的选择透过性实际上并不是那样理想

的，因为总是有少量的同号离子 （即与膜上的固定活性基电荷符号相同的离
子）同时透过。膜电阻与电渗析所需要的电压有密切的关系。电阻越小，所需
电压越低。膜电阻一般用膜的电阻率乘以膜的厚度表示，单位为Ω·ｃｍ２。表

１８中膜电阻数值系在０１ｍｏｌ／Ｌ的ＮａＣｌ（２５℃）的条件下测定的。

９２



表１８　国产部分离子交换膜主要性能

膜　的　种　类
厚度

／ｍｍ

交换容量

／（ｍｍｏｌ／ｇ）
含水率

／％

膜电阻

／Ω·ｃｍ２
选择透过率

／％
聚乙烯异相阳膜

聚乙烯异相阴膜

聚乙烯半均相阳膜

聚乙烯半均相阴膜

聚乙烯均相阳膜

氯醇橡胶均相阴膜

０３８～０５
０３８～０５
０２５～０４５
０２５～０４５
０３

０２８～０３２

≥２８

≥１８
２４
２５
２０

０８～１２

≥４０

≥３５
３８～４０
３２～３５
３５

２５～４５

８～１２
８～１５
５～６
８～１０

＜５
约６

≥９０

≥９０

＞９５

＞９５

≥９５

≥８５

（２）电渗析器的构造　电渗析器结构包括压板、电极托板、电极、极框、
阴膜、阳膜、浓水隔板、淡水隔板等部件。将这些部件按一定顺序组装并压紧，
组成一定形式的电渗析器。整个结构可分为膜堆、极区、紧固装置三部分。

（３）电渗析器工艺设计与计算

① 电渗析器总流程长度的计算　电渗析器总流程长度即在给定条件下需
要的脱盐流程长度。对于一级一段或多级一段组装的电渗析器，脱盐流程长度
也就是隔板的流水道长度。
电渗析器电流效率η（％）等于一个淡室实际去除的盐量与应析出的盐量

之比，即

η＝
ｑ（ｃ１－ｃ２）Ｆ
１０００Ｉ ×１００％ （１６）

式中　ｑ———一个淡室的出水量，Ｌ／ｓ；

ｃ１、ｃ２———分别为进、出水含盐量，计算时均以当量粒子作为基本单元，为

ｍｍｏｌ／Ｌ；

Ｆ———法拉第常数，等于９６５００Ｃ／ｍｏｌ；

Ｉ———电流，Ａ。
极限电流密度ｉｌｉｍ（ｍＡ／ｃｍ２）计算公式可表示为：

ｉｌｉｍ＝Ｋｃｖｎ （１７）
式中　ｖ———淡水隔板流水道中的水流速度，ｃｍ／ｓ；

ｎ———流速指数，ｎ值在０３～０９之间；

ｃ———淡室中水的对数平均离子浓度，ｍｍｏｌ／Ｌ，ｃ＝ ｃ１－ｃ２
２３ｌｇ（ｃ１／ｃ２）

；

Ｋ———水力特性系数，主要与膜的性能、隔板形式与厚度、隔网形式、
水的离子组成、水温等因素有关。

设隔板厚度为ｄ（ｃｍ），流水道宽度为ｂ（ｃｍ），流水道长度为ｌ（ｃｍ），膜的
有效面积为ｂｌ（ｃｍ２），则平均电流密度等于

ｉ＝１０００Ｉｂｌ
（１８）
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式中，ｉ为电流密度，ｍＡ／ｃｍ２。
一个淡室的流量ｑ（Ｌ／ｓ）可表示成

ｑ＝ｄｂｖ１０００
（１９）

式中，ｖ为隔板流水道中的水流速度，ｃｍ／ｓ。
将式 （１８）、式 （１９）代入式 （１６），得出所需要的脱盐流程长度ｌ

（ｃｍ）为：

ｌ＝ｖｄ
（ｃ１－ｃ２）Ｆ
１０００ηｉ

（１１０）

将式 （１７）代入式 （１１０），得出在极限电流密度工况下的脱盐流程长度

ｌｌｉｍ（ｃｍ）表达式：

ｌｌｉｍ＝２３Ｆｄｖ
１－ｎ

１０００ηＫ
ｌｇ
ｃ１
ｃ２

（１１１）

电渗析器并联膜对数ｎｐ可由下式求出：

ｎｐ＝２７８
Ｑ
ｄｂｖ

（１１２）

式中　Ｑ———电渗析器淡水产量，ｍ３／ｈ；

２７８———单位换算系数。
目前电渗析器有系列产品规格，可根据淡水产量与处理要求来选用。一般

而言，增加段数可增加脱盐流程长度，有利于提高出水水质，而增加级数则可
降低所需电压。应根据具体情况选择合理的工作状况，并在此基础上确定所需
电渗析器的台数以及并联或串联的组装方式。

② 设计参数的初步确定

ａ脱盐率。脱盐率主要取决于隔板厚度、流程长度、流速以及实际操
作电流密度。对于常用的无回路网式聚丙烯隔板 （流速６ｃｍ／ｓ，进水含
盐量２０００ｍｇ／ＬＮａＣｌ，温度２５℃），其单段脱盐率可按表１９进行初步
计算。

表１９　常用的无回路网式聚丙烯隔板单段脱盐率

隔板主要规格／ｍｍ×ｍｍ×ｍｍ 单段脱盐率／％ 隔板主要规格／ｍｍ×ｍｍ×ｍｍ 单段脱盐率／％

４００×８００×０９
４００×１６００×０９
８００×１６００×０９

２５～３０
４０～５０
４０～４５

４００×８００×０５
４００×１６００×０５
８００×１６００×０５

４０～４５
６０～７０
５５～６５

ｂ操作压力。根据当前制造水平，无回路网式电渗析器的操作压力一般
选用０２ＭＰａ为宜，超过０３ＭＰａ难以保证安全运行。

ｃ流速。对于无回路网式隔板，流速取４～１０ｃｍ／ｓ为佳。
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ｄ每段膜对数。每段膜对数应不超过２００对，每台电渗析器的膜总对数
在４００对以下较为合适。
当进水含盐量在５００～４０００ｍｇ／Ｌ时，采用电渗析是经济合理、技术可行

的。而进水含盐量大于４０００ｍｇ／Ｌ时，可与反渗透法做技术经济比较，以确定
合理的淡化处理系统。这里应指出，作为水质淡化的一种技术，电渗析由于所
需压力相对较低，设备比较简单，因而便于推广使用，但该法对胶体硅和有机
物则难以去除。
在隔板主要规格为４００ｍｍ×１６００ｍｍ×０９ｍｍ、膜对数为２００对的情况

下，单段电渗析器设计参数参考值见表１１０。该数值可供初步计算时参考。

表１１０　单段电渗析器设计参数参考值

设 计 参 数
流　　速／（ｃｍ／ｓ）

４ ５ ６ ７ ８ ９ １０
单段脱盐率／％
操作压力／ＭＰａ
产水量／（ｍ３／ｈ）

５０
００４
９

４８
００５
１１

０４５
００６
１３

４１
００６５
１６

３９
００７５
１８

３７
００８
２０

３４
００９
２２

由表１１０可知，在隔板主要规格给定的情况下，单段脱盐率与操作压力
主要取决于流速，而产水量则与流速以及每段膜对数成正比关系。另外，实际
脱盐率相当于表中极限电流工况下脱盐率的９０％左右。

（４）电渗析的适用范围

① 当进水含盐量在５００～４０００ｍｇ／Ｌ时，宜采用之；

② 当进水含盐量小于５００ｍｇ／Ｌ时，应经技术经济比较确定；

③ 当进水含盐量波动较大，酸碱来源和废水排放困难等特殊情况下，可
采用电渗析法。

１４４２　反渗透
反渗透 （ＲＯ）只能在高压 （渗透）力下产生作用，可去除０３～１２ｎｍ

大小的有机物 （相对分子质量２００～５００）与无机离子，用于除盐、海水淡化。
苦咸水的渗透需要的压力相对较小，如对硫酸钙和氯化钠在４０００ｍｇ／Ｌ的溶液
大约１４～３４ａｔｍ?，而海水所需的渗透压，在３５０００ｍｇ／Ｌ 氯化钠时为

２７ａｔｍ，明显地要高。
反渗透分离机理不同于纳滤和超滤、微滤，对被截留物不具有筛分作用，

而是利用溶解扩散作用进行分离。反渗透膜可视为介于多孔膜和无孔膜之间的
过程，由于膜阻力较大，所以为使相同量溶剂通过膜，就需要较高压力，而且
需克服渗透压，因此反渗透的操作压力较其他三种膜过程高，一般为１０～

２３
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１００ＭＰａ。反渗透可截留全部悬浮物、溶质和盐。
从膜滤法的功能上看，反渗透膜能有效去除微污染水中的农药、表面活性

剂、三卤甲烷前体物、腐殖酸和色度等。采用以反渗透为主的组合工艺对自来
水中致突变性有机物的去除效果表明，组合工艺中的活性炭单元可以去除水中
约５０％的有机污染物，但对水的致突变性没有明显改善；反渗透膜单元能达
到同时去除有机污染物和改善水致突变性的效果。

（１）渗透现象与渗透压　用一张只透过水而不透过溶质的理想半透膜把水
和盐水隔开，则出现水分子由纯水一侧通过半透膜向盐水一侧扩散的现象，这
是人们所熟知的渗透现象 ［见图１５（ａ）］。随着渗透现象的进行，盐水侧液面
不断升高纯水侧水面相应下降，经过一定时间之后，两侧液面差不再变化，系
统中纯水的扩散渗透达到了动态平衡，这一状态成为渗透平衡 ［见图１５
（ｂ）］。其中π为盐水溶液的渗透压。渗透平衡时纯水相与盐水溶液相中水的化
学势差等于零。如果人为地增加盐水侧的压力，则盐水相中水的化学势增加，
就出现了水分子从盐水侧通过半透膜向纯水侧扩散渗透的现象。由于水的扩散
方向恰恰与渗透现象相反，因此人们把这个过程称为反渗透 ［见图１５（ｃ）］。
由此可见，若用一半透膜分隔浓度不同的两个水溶液，其渗透压差为π，则只
要在浓溶液侧加以大于π的外压，就能使这一体系发生反渗透过程，这就是反
渗透膜分离的基本原理。实际的反渗透过程中所加外压一般都达到渗透压差的
若干倍。

图１５　渗透与反渗透现象

渗透现象是一种自发过程，但要有半透膜才能表现出来。根据热力学原理有

μ＝μ＋ＲＴｌｎｘ （１１３）
式中　μ———在指定的温度、压力下咸水的化学位；

μ———在指定的温度、压力下纯水的化学位；

ｘ———咸水中水的摩尔分数；

Ｒ———气体常数，等于８３１４Ｊ／（ｍｏｌ·Ｋ）；

Ｔ———热力学温度，Ｋ。
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由于ｘ＜１，ｌｎｘ为负值，故μ ＞μ，亦即纯水的化学位高于咸水中水的
化学位，所以水分子便向化学位低的一侧渗透。
当渗透达到动平衡状态时，半透膜两侧存在着一定的水位差或压力差，如

图１５（ｂ）所示，此即为在指定温度下的溶液 （咸水）渗透压π，并可由下式
进行计算：

π＝ｉｃＲＴ （１１４）
式中　ｃ———溶液的物质的量浓度，ｍｏｌ／ｍ３；

π———溶液渗透压，Ｐａ；

ｉ———系数，对于海水，ｉ约等于１８。
（２）反渗透　如图１５（ｃ）所示，当咸水一侧施加的压力ｐ大于该溶液的

渗透压π，可迫使渗透反向，实现反渗透过程。此时，在高于渗透压的压力作
用下，咸水中水的化学位升高并超过纯水的化学位，水分子从咸水一侧反向地
通过膜透过到纯水一侧，海水淡化即基于此原理。理论上，用反渗透法从海水
中生产单位体积淡水所耗费的最小能量即理论耗能量 （２５℃）可按下式计算：

Ｗｌｉｍ＝ＡＲＴＳＶ
（１１５）

式中　Ｗｌｉｍ———理论耗能量，ｋＷ·ｈ／ｍ３；

Ａ———系数，等于００００５３７；

Ｓ———海水盐度，一般为３４３‰，计算时仅用分子数值代入式中；

Ｖ———纯水的摩尔体积，等于００１８×１０－３ｍ３／ｍｏｌ；

Ｒ———理想气体常数，等于２３１×１０－６ｋＷ·ｈ／（ｍｏｌ·Ｋ）。
将上列各值代入式 （１１５），得

Ｗｌｉｍ＝００００５３７×２３１×１０
－６×２９８×３４３

００１８×１０－３ ＝０７（ｋＷ·ｈ／ｍ３）

由于１ｋＷ·ｈ等于３６×１０６Ｐａ·ｍ３，故

０７ｋＷ
·ｈ
ｍ（ ）３ ×３６×１０６ Ｐａ

·ｍ３
ｋＷ·（ ）ｈ ＝２５２（ＭＰａ）

该值亦即海水的渗透压。
实际上，在反渗透过程中，海水盐度不断提高，其相应的渗透压亦随之增

大。此外，为了达到一定规模的生产能力，还需施加更高的压力，所以海水淡
化实际所耗能量要比理论值大得多。
目前膜工业上把反渗透过程分成三类：高压反渗透 （５６～１０５ＭＰａ，如

海水淡化）；低压反渗透 （１４～４２ＭＰａ，如苦咸水的脱盐）；超低压反渗透
（０５～１４ＭＰａ，如自来水脱盐）。反渗透膜具有高脱盐率 （对ＮａＣｌ达９５％～
９９９％的去除率）和对低分子量有机物的较高去除率，有机物的去除依赖于膜
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聚合物的形式、结构与膜和溶质间的相互作用。
（３）反渗透膜的主要特性参数　
① 水与溶质的通量　即单位时间通过单位膜面积的水体积流量。反渗透

膜的透水率首先取决于膜材料化学性质 （尤其是膜表面的化学特性）和膜的结
构特性；其次与反渗透过程的操作条件 （操作压力、温度、原水流过膜表面的
流速等）有关。反渗透过程中水和溶质透过膜的通量可分别表示为：

Ｊｗ＝Ｗｐ（Δｐ－Δπ） （１１６）

Ｊｓ＝ＫｐΔｃ （１１７）

式中　Ｊｗ———水透过膜的通量，ｃｍ３／（ｃｍ２·ｓ）；

Ｗｐ———水的透过系数，ｃｍ３／（ｃｍ２·ｓ·Ｐａ）；

Δｐ———膜两侧的压力差，Ｐａ；

Δπ———膜两侧的渗透压差，Ｐａ；

Ｊｓ———溶质透过膜的通量，ｍｇ／（ｃｍ２·ｓ）；

Ｋｐ———溶质的透过系数，ｃｍ／ｓ；

Δｃ———膜两侧的浓度差，ｍｇ／ｃｍ３。
由上式可知，在给定条件下，透过膜的水通量与压力差成正比，而透过膜

的溶质通量则主要与分子扩散有关，因而只与浓度差成正比。所以，提高反渗
透器的操作压力不仅可使淡化水产量增加，而且可降低淡化水中的溶质浓度。
另一方面，在操作压力不变的情况下，增大进水的溶质浓度将使水通量减小、
溶质通量增大，这是原水渗透压增高以及浓度差加大造成的结果。

② 脱盐率　反渗透的脱盐率 （或溶质去除率）表示为膜两侧的含盐浓度
差与进水含盐量的比率：

Ｒ＝ｃｂ－ｃｆｃｂ ×１００％ （１１８）

式中　Ｒ———脱盐率，％；

ｃｂ———进水含盐量，ｍｇ／Ｌ；

ｃｆ———淡化水含盐量，ｍｇ／Ｌ。

③ 膜通量衰减系数　是表示反渗透膜在一定条件下透水率随时间而变化
的一个参数。其表达式为：

ｌｇ
Ｊｗｔ
Ｊｗ１＝－ｍｌｇｔ

（１１９）

式中　Ｊｗｔ———时间ｔ后膜的透水率，Ｌ／（ｍ２·ｈ）；

Ｊｗ１———１ｈ后膜的透水率，Ｌ／（ｍ２·ｈ）；

ｔ———操作时间，ｈ；

ｍ———膜的通量衰减系数，或称压密系数，１／ｈ。
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通量衰减系数值愈小，随着操作时间的增加膜的透水率的衰减愈慢，亦即
膜的抗压密性能愈好，可以使用更长的时间。对一般反渗透膜而言，ｍ 值不
应大于００３。

（４）反渗透装置与布置系统

① 反渗透装置的基本形式。用于反渗透的膜分离组件有四种形式：板式、
管式、中空纤维式和卷式。
板式装置由一定数量的多孔隔板组合而成，每块隔板两面装有反渗透膜。

在压力作用下，透过膜的淡化水在隔板内汇集并引出。
管式装置分为内压管式和外压管式两种。前者将膜镶在管的内壁，含盐水

在压力作用下在管内流动，透过膜的淡化水通过管壁上的小孔流出；后者将膜
铸在管的外壁，透过膜的淡化水通过管壁上的小孔由管内引出。
卷式装置是把导流隔网、膜和多孔支撑材料依次叠合，用黏合剂沿三边把

两层膜粘接密封，另一开放边与中间淡水集水管连接，再卷绕一起。含盐水由
一端流入导流隔网，从另一端流出，透过膜的淡化水沿多孔支撑材料流动，由
中间集水管引出。
中空纤维式装置是把一束外径５０～１００μｍ、壁厚１２～２５μｍ的中空纤维弯

成Ｕ形，装于耐压管内，纤维开口端固定在环氧树脂管板中，并露出管板。
透过纤维管壁的淡化水沿空心通道从开口端引出。该装置特点是膜的装填密度
最大而且不需外加支撑材料。
目前应用得最多的是卷式组件。上述四种反渗透组件的特性比较见表

１１１。

表１１１　四种反渗透膜组件的特性比较

特　　征
膜　组　件

板　式 管　式 卷　式 中空纤维

装填密度／（ｍ２／ｍ３）
额定进水流量／［ｍ３／（ｍ２·ｓ）］
操作压力／ＭＰａ
透水率／［ｍ３／（ｍ２·ｄ）］
单位体积透水量／［ｍ３／（ｍ３·ｄ）］
进水侧压力降／ＭＰａ
膜污染倾向

化学清洗难易程度

进水预处理过滤要求／μｍ
相对费用

５００
０２５～０５
５５
１０２
５００

０３～０６
中等

较易

１０～２５
高

３２８
１～５
５５
１０２
３３０

０２～０３
小

容易

无要求

高

８００
０２５～０５
５５
１０２
６６８

０３～０６
大

一般

１０～２５
低

９１８０
０００５
２８
００７３
６６８

００１～００３
大

难

５～１０
低

② 级和段。反渗透装置是由其基本单元———膜组件以级段的配置方式组
装而成的。所谓级是指膜组件的产水再经膜组件处理。产水经ｎ次膜组件处
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理，称为ｎ级。所谓段是指膜组件的浓水，流经下一组膜组件处理。浓水流经

ｎ组膜组件，即称为ｎ段。

③ 反渗透布置系统。有单程式、循环式和多段式 （见图１６）。在单程式
系统中，原水一次经过反渗透器处理，水的回收率 （淡化水流量与进水流量的
比值）较低。而循环式系统有一部分浓水回流重新处理，可提高水的回收率，
但淡水水质有所降低。多段式系统可充分提高水的回收率，用于产水量大的场
合，膜组件逐段减少是为了保持一定流速以减轻膜表面浓差极化现象。

图１６　反渗透布置系统

（５）反渗透系统的设计　反渗透系统可分为三个单元，即预处理单元、反
渗透单元、后处理单元。正确的工艺及装备设计可以节约造价、降低成本，延
长反渗透膜的寿命。

（６）反渗透法在使用时应注意的几个问题

① 合理选择反渗透膜，不同厂家生产的膜在抗污染能力、去除污染物的
能力、产水量等方面的性能不同，应根据原水水质合理选用；

② 合理选择预处理方法，可以延长反渗透膜的使用寿命，降低水处理的
成本，提高水处理的水质；

③ 根据原水水质特点，合理选择反渗透系统的工艺操作参数，可以使出
水水质达到最佳；

④ 合理选择洗膜方法，定期洗膜，以提高出水水质，增加产水量。
尽管微污染水应用反渗透净化可以去除大量的污染物质，但同时也使水中
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的含盐量，亦即水中离子的含量降低了９６％～９９％，去除了人体必需的微量
元素钙、镁和氟，将使人体易患骨疡和龋齿。此外，由于反渗透还具有预处理
工艺复杂，操作压力过高等特点，除了在海水、苦咸水脱盐及电子工业用超纯
水的制取上应用较为广泛外，在微污染水的处理上应用不多。

１４４３　纳滤
（１）纳滤膜的定义及种类　纳滤 （ＮＦ）技术是从反渗透技术中分离出来

的一种膜分离技术，是超低压反渗透技术的延续和发展。一般认为，纳滤膜存
在着纳米级的细孔，且截留率大于９５％的最小分子约为１ｎｍ。在过去的很长
一段时间里，纳滤膜被称为超低压反渗透膜。大谷敏郎曾对纳滤膜的分离性能
进行了具体的定义：操作压力１５０ＭＰａ、截留分子量２００～１０００、ＮａＣｌ的截
留率不大于９０％的膜可以认为是纳滤膜。现在，纳滤技术已经从反渗透技术
中分离出来，成为介于超滤和反渗透技术之间的独立的分离技术。
纳滤膜的分离性能介于反渗透膜和超滤膜之间，对于微污染水中低分子量

有机物和无机盐有较高去除率。ＲＧＳｕｄａｋ的研究表明，在相同条件下，由于
操作压力较低，纳滤与反渗透相比可节能１５％左右。
纳滤膜的一个很大特征是膜本体带有电荷性，这是其在很低压力下仍具有

较高脱盐性能，且对于可截留分子量为数百的膜来说也可脱除无机盐的重要
原因。

（２）纳滤膜系统　对于纳滤膜系统，由于进水盐浓度低和一价离子去除率
低，使纳滤系统的进水压力和渗透压比反渗透系统要低得多。因此纳滤系统的
水头损失不能像反渗透系统那样被忽略，传统的反渗透设计结构已经不适宜于
纳滤系统。Ｅｒｉｋｓｓｏｎ提出采用渗透回压、增设中间加压泵和部分浓水回流等
三种方法来提高回收率。如图１７所示为纳滤膜系统。

（３）纳滤膜的应用

① 软化水处理。对苦咸水进行软化、脱盐是纳滤膜应用的最大市场。在
美国已有超过４０×１０４ｔ／ｄ规模的纳滤膜装置在运转，大型装置多数分布在佛
罗里达半岛，其中最大的两套装置规模分别为３８×１０４ｔ／ｄ和３６×１０４ｔ／ｄ。

② 用水中有害物质的去除。ＩＣＥｓｃｏｂａｒ等的研究中，将石灰软化设备与
纳滤进行比较。结果表明，纳滤系统可有效去除原水中除了ＡＯＣ以外的几乎
全部溶解性有机碳 （ＤＯＣ）含量。Ｓｉｂｉｌｌｅ等的研究结果表明，纳滤可以显著提
高饮用水的水质，减少细菌数量和有机物的浓度，从而使后续消毒更有效，也
减少了三氯甲烷的形成。
李灵芝等利用纳滤膜对微污染水源水的某市自来水进行深度处理试验与研

究，结果表明纳滤对ＴＯＣ的去除率为９０％，对ＡＯＣ的去除率为８０％，对致
突变物的去除率很高，使Ａｍｅｓ试验阳性水变为阴性。并且，纳滤工艺具有产
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图１７　纳滤膜系统

水量大、水质优良、能耗低等优点。陈向明等采用臭氧、活性炭纳滤工艺处
理某市管网有机微污染水进行了试验研究，结果表明：采用与其他处理方法联
用的工艺，ＴＯＣ的平均去除率８５％左右、三氯甲烷去除率９５％以上、１，１，２
三氯乙烷完全被去除，经处理后的出水有机污染物含量甚微，远低于欧盟标
准值。
纳滤膜在压力作用下，由于水通量与压力成正比，而水中的无机小分子透

过率几乎与压力无关。因此只要适当控制压力便可既去除水中有毒、有害物
质，又可适量保留小分子的微量元素，从而可以对所处理的微污染原水实现
“最大程度地去除原水中的有毒有害物质，同时又保留原水中对人体有益的微
量元素和矿物质的饮用水”的水质目标。
纳滤膜有较高的膜通量，可以截留有机及无机污染物，而对人体必需的一

些离子又有较大的透过率，并且能耗低。因此，在微污染水的膜处理方法中，
纳滤被认为是目前应用最为广泛的一种膜分离技术。

③ 纳滤膜在优质饮用水中的应用。瓶装纯净水作为商业消费品已逐步被
广大消费者所接受，桶装水也已进入都市的千家万户。这是消费者对饮用水品
质提出更高需求的体现。这向自来水公司提出了新的课题，优质饮用水等就是
在这样的背景下提出来的。其目的在于改进目前几十年不变的饮用水处理旧工
艺，引进水处理新工艺、新设备，以适应污染日趋恶化的饮用水水源，将有机
物、重金属等有害物降低到低限度。日本政府用纳滤技术来改良旧式饮用水制
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造工艺，并在日本多家饮用水厂进行中间试验，效果令人满意。用纳滤膜法制
造的自来水，其浊度十分低且稳定，原则上可以不用凝聚剂，如果要用最大量
也是旧工艺的１／３以下。同时有机物浓度可大幅度降低。为此日本政府将纳滤
膜技术、臭氧技术和生化技术被列入 “２１世纪水计划”，以去除水源中日趋增
多的低分子有机物，确保饮用水的安全。

④ 纳滤膜在国外水厂的应用实例。世界上第一个大规模应用纳滤膜制备
饮用水的水厂出现在美国佛罗里达州。该州的给水处理主要是针对地下水硬度
的软化，并去除水的色度和消毒副产品的母体。通过使用纳滤法使该州地下水
超过３００ｍｇ／Ｌ的硬度 （以ＣａＣＯ３计）降低了８０％～９５％，色度几乎全部去
掉，ＤＢＰｓ母体去除率达９５％。
加拿大、挪威及美国等国研究了纳滤应用于淡水水源去除色度、ＤＢＰｓ母

体，以及病原菌、微生物。挪威１９９４年底已有２０家水厂 （２００～３００ｍ３／ｄ）
投产供生活用水。
法国自１９９２年开始用纳滤法处理Ｏｉｓｅ河水，生产规模为１４００００ｍ３／ｄ的

饮用水。主要目标为去除ＤＯＣ （溶解性有机碳），其中最主要为ＢＤＯＣ （生物
可降解溶解性有机碳），从而避免氯消毒时ＤＢＰ形成物；其次要去除病原菌、
微污染物及硬度，经过１年运转纳滤膜过滤效果见表１１２。

表１１２　法国巴黎 ＭｅｒｙＳｕｒＯｉｓｅ河水厂用纳滤法处理效果

项　　目 砂 滤 水 纳 滤 水 去 除 率／％

有机物

　ＤＯＣ／（ｍｇ／Ｌ）

　ＢＤＯＣ／（ｍｇ／Ｌ）
３６
１１

０４

＜０１
８９

＞９１
杀虫剂

　阿脱粒净／（μｇ／Ｌ）

　西玛津／（μｇ／Ｌ）
０７０
０４０

００７

＜００６
９０

＞８５
消毒副产物ＤＢＰｓ

　总卤化有机物／（μｇ／Ｌ）

　氯仿／（μｇ／Ｌ）
３２００
７２８

４００
３０

８７
９６

溶解盐类

　硬度（以ＣａＣＯ３计）／（ｍｇ／Ｌ）

　钠／（ｍｇ／Ｌ）
３００
１９０

５０
１００

８３
４７

纳滤膜特别适用于处理硬度、碱度低而ＴＯＣ浓度高的微污染原水，其系
统回收率较高 （可达８５％左右），产品水不需再矿化或稳定，就能满足优质饮
水的要求。

１４４４　微滤与超滤
微滤膜的孔径范围为００５～１０μｍ，主要用于对悬浮液和乳浊液进行截

留。超滤是介于微滤和纳滤之间的一种膜过程，膜孔径范围为００５μｍ （接近
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微滤）～１ｎｍ （接近纳滤）。超滤的典型应用是从溶液中分离大分子物质和胶
体，所能分离的溶质相对分子质量下限为几千。事实上，由于微滤和超滤是基
于相同分离原理的膜过程，其截留效果均取决于溶质大小和形状 （相对于膜孔
大小而言），因此可以将两者一并加以论述。
采用直接膜过滤工艺可用微滤或超滤替代传统给水处理中的混凝、过滤、

沉淀及澄清处理微污染水。在常规的过滤中，污染物是通过在滤料表面吸附而
被去除的，这是一种随机过程，因此具有波动性。与传统处理工艺相比，微滤
和超滤去除微污染水中污染物的过程是通过膜孔的直接筛除作用，对污染物的
去除率有极好的稳定性。另一个技术优势是，通过微滤或超滤的膜滤过程时间
仅需１０～２０ｓ，这使得膜滤设备与其处理水量的容积相比极小，是常规处理工
艺远不能及的。

ＳａｍｅｒＳＡｄｈａｍ对美国等国家数十家应用微滤膜和超滤膜分离处理河水
来制取饮用水的厂家进行了分析调查。结果发现，膜分离不仅对河水中的颗粒
和微生物具有极佳的去除能力，而且可以减少形成消毒副产物的母体物质和消
毒剂的用量。莫罹等采用微滤膜直接过滤微污染原水的试验表明，尽管进水浊
度波动较大，但膜出水浊度均小于１ＮＴＵ，对浊度的去除率大于９０％，说明
微滤膜对微污染原水的除浊效果较好。
由于微滤和超滤对水中大部分溶解性有机物和腐殖酸的去除效果不高，特

别是腐殖酸是三卤甲烷 （ＴＨＭｓ）的前体物，微滤膜对高锰酸盐指数
（ＣＯＤＭｎ）的去除率仅为２１％，对ＵＶ２５４的去除率为４６％。另据报道，超滤和
微滤对有机物的去除率一般都在２０％以下，表明超滤和微滤对有机物的去除
效率不高。因此，超滤和微滤常和混凝、粉末活性炭 （ＰＡＣ）等工艺联用处
理微污染原水。利用混凝微滤工艺净化微污染原水可以将ＯＣＤＭｎ和 ＵＶ２５４的
去除效果较膜直接过滤提高约２４％和２６％。ＪｏｓｅｐｈＧＪａｃａｎｇｅｌｏ应用 ＵＦ
ＰＡＣ联用技术对几种河水进行了中试，结果表明 ＵＦＰＡＣ联用可有效去除

ＴＨＭＦＰ，且ＰＡＣ的投加不会影响膜的透水通量。吴志超等采用混凝沉淀—
生物曝气—过滤—消毒组合工艺对含较高浓度氨氮和ＣＯＤＭｎ微污染原水进行
净化处理。结果表明，在氨氮浓度小于１０ｍｇ／Ｌ时，氨氮去除率可达９０％；

ＣＯＤＭｎ浓度为１１０～１５０ｍｇ／Ｌ时，ＣＯＤＭｎ的去除率最高可达７２％～８０％。
因此，混凝和ＰＡＣ或生物曝气可有效吸附和去除微污染水中的大部分有机物，
膜可截留矾花、活性炭和生物曝气产生的污泥。
研究表明，在选择饮用水深度净化的主体工艺时，以ＣＯＤＭｎ、ＵＶ２５４作

为水质参数，以Ａｍｅｓ试验这一致突变性的生物活性指标分别对超滤膜、纳滤
膜和反渗透膜法的饮用水深度净化的效能进行分析评价。试验结果表明：纳滤
膜和反渗透膜对饮用水中 ＣＯＤＭｎ、ＵＶ２５４和致突变物质有良好的去除，
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ＣＯＤＭｎ的去除都在０５ｍｇ／Ｌ以下，去除效率在５０％以上，对ＵＶ２５４的去除率
为７５％～１００％，Ａｍｅｓ试验结果为阴性，且纳滤膜处理好于反渗滤膜处理，
表明纳滤膜法能够保证饮用水水质安全，可作为小区饮用水深度净化的主体工
艺。而超滤膜对ＣＯＤＭｎ、ＵＶ２５４的去除效率不高，分别为１２５％～４９０％及

２０％～３６％，并且Ａｍｅｓ试验结果为阳性，表明超滤膜去除水中微污染有机物
的效果较小，仍有致突变性的残留。

１５　微污染水源水质处理技术实例

１５１　周家渡水厂深度处理设计

１５１１　概述
（１）水厂现状　水厂处理规模为２００００ｍ３／ｄ，分成两条规模各为１００００ｍ３／ｄ

常规工艺生产线，其工艺形式如下。

↓


加矾
　　　　　　　　　　　　　　　　　　 　　　

↓


加氯

① → → → → →原水 静态混合器 折板反应斜管沉淀池 双层滤料滤池 清水池 出水

↓


加矾
　　　　　　　　　　　　　　　　　　 　　　

↓


加氯

② → → → → →原水 静态混合器 机械反应迷宫沉淀池 均质滤料滤池 清水池 出水

另外还设有一级泵房、二级泵房、加药间、加氯间和二氧化氯制备及加注
装置以及变配电设施，此外，还建有仓库、机修间及培训基地等设施。厂内的
生产废水直接排入黄浦江。
厂内的生产管道在２０世纪９０年代初技术改造中进行了重新布置，因此，

其生产流程除可按上述工艺流程进行常规运行外，还可根据需要通过一定的管
道隔离和切换措施做如下几种形式的生产运行安排。

① 预臭氧折板反应斜管沉淀，１００００ｍ３／ｄ；预臭氧—机械反应迷宫沉淀，

１００００ｍ３／ｄ。

② 机械反应迷宫沉淀，１００００ｍ３／ｄ；预臭 氧—折 板 反 应 斜 管 沉 淀，

１００００ｍ３／ｄ。

③ 预臭氧—机械反应迷宫沉淀，１００００ｍ３／ｄ；折 板 反 应 斜 管 沉 淀，

１００００ｍ３／ｄ。
厂内现有１组老快滤池和１组新快滤池。老快滤池为普通闸阀滤池，处理

规模１００００ｍ３／ｄ，共分４格，单格面积１３６８ｍ２。滤料为无烟煤和砂组成的双
层滤料，采用大阻力水冲方式，穿孔管配水。新快滤池为１９９２年在老快滤池
基础上改建而成。规模１００００ｍ３／ｄ，分４格，单格面积１３６８ｍ２，平面内净尺
寸３４２ｍ×４０ｍ。滤料为均质滤料，滤层厚１２ｍ。采用气水反冲洗方式，滤
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头配气、水。
（２）水源状况　周家渡水厂原就地取黄浦江下游水，水质很差，相当于

Ⅳ～Ⅴ类水体水质。根据要求，改引黄浦江上游原水为新水源。有关黄浦江原
水大桥泵站１９９６年水质检测报告见表１１３。

表１１３　大桥泵站１９９６年水质检测报告

项　　目 最高值 最低值 平均值 项　　目 最高值 最低值 平均值

浊度／ＮＴＵ
色度／ＣＵ

ｐＨ值
碱度（以ＣａＣＯ３计）／（ｍｇ／Ｌ）
总硬度（以ＣａＣＯ３计）／（ｍｇ／Ｌ）
溶解氧／（ｍｇ／Ｌ）
耗氧量／（ｍｇ／Ｌ）
氨氮／（ｍｇ／Ｌ）
汞／（ｍｇ／Ｌ）
酚／（ｍｇ／Ｌ）
硒／（ｍｇ／Ｌ）
镉／（ｍｇ／Ｌ）
砷／（ｍｇ／Ｌ）

３１０
２０
７８
１０８
２００
９８
９３
３００
０００４０
０００９
０００１５
０００１
００２７

１２
１２
７１
３８
８０
２４
５８
０２６
００００５
０００２
００００３
０００１
０００５

７３
１７
７４
７３
１３６
５５
７２
１６３
０００１０
０００３
００００５
０００１
００１４

铬／（ｍｇ／Ｌ）
氰化物／（ｍｇ／Ｌ）
铅／（ｍｇ／Ｌ）
铜／（ｍｇ／Ｌ）
锌／（ｍｇ／Ｌ）
阴离子洗涤剂／（ｍｇ／Ｌ）
氟化物／（ｍｇ／Ｌ）
银／（ｍｇ／Ｌ）
硝酸盐／（ｍｇ／Ｌ）
硫酸盐／（ｍｇ／Ｌ）
铁／（ｍｇ／Ｌ）
锰／（ｍｇ／Ｌ）

０００４
０００５
００１４
００２２
０２５
０１５
３００
０００１
５１０
９３
７２０
０５０

０００４
０００２
０００１
０００１
００１
０１０
０４７
０００１
０５５
３１
００５
００２

０００４
０００３
０００５
００１２
００６
０１１
０８３
０００１
２２４
６６
２６０
０２２

据此水质资料分析，该处水体基本属于国家 《地面水环境质量标准》（ＧＢ
３８３８—８８）中的Ⅱ～Ⅲ类水体。

（３）设计范围　本工程设计范围 （周家渡水厂内）如下。

① 新建构 （建）筑物：生物陶粒滤池，臭氧接触池，中间提升和反冲洗
泵房，活性炭滤池，臭氧制备车间。

② 改造构筑物：折板反应池改为机械反应池。

③ 厂区内相关管道、道路及绿化的增加、调整和完善设计。
工程总规模为１００００ｍ３／ｄ，分两条不同工艺流程，并可独立运行的生产线。

１５１２　工程设计
（１）工艺流程及其布置方案的确定　工程需满足如下两个主试验工艺流程

的要求。

①５０００ｍ３／ｄ规模

↓

空气

　　　　
↓

加矾

→ → → → →原水 生物陶粒滤池 混合器 机械反应斜管沉淀池 双层滤料滤池

↓

臭氧

　　　　　　　　
↓


加氯或二氧化氯

→ → → →提升 臭氧接触池 活性炭滤池 清水池 出厂水
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②５０００ｍ３／ｄ规模

↓

臭氧

　　　　　　
↓

加矾

→ → → →原水 阶式曝气池或预臭氧接触 混合器 机械反应迷宫沉淀池

↓

臭氧

　　　　　　　　
↓


加氯或二氧化氯

→ → → → →均质滤料砂滤池 提升 后臭氧池 活性炭滤池 清水池 出厂水

根据上述试验流程的要求，并结合周家渡水厂的现状条件，对本工程方案
及布置拟做如下考虑。

① 原水管道接入厂内后拟沿围墙内侧明敷至水厂现有一级泵房吸水井。

② 生物陶粒滤池及鼓风机房设在原机修车间处，原机修车间拆除。

③ 原折板反应池内部折板拆除，改造成机械反应池以适应试验过程中流
量的变化。活性炭滤池就在原来已预留的位置处建造。

④ 前、后臭氧接触池、中间提升和反冲洗泵房及其配电间建在厂西南侧
围墙内侧。阶式曝气池建于预臭氧池上部。

⑤ 原有一级泵房规模２００００ｍ３／ｄ，扬程可达１７ｍ，能满足改造后各种工
艺流程高程和流量的要求。

⑥ 原有快滤池冲洗泵房作为备用，其出水管与新建冲洗泵房的出水管
连通。

⑦ 在一级泵房原出水管上接一根ＤＮ３００ｍｍ管道，成为５０００ｍ３／ｄ流程
干管，沿围墙西内侧敷设至预臭氧接触池和阶式曝气池。预臭氧接触池和阶式
曝气池出水接入原机械反应池进水口。原斜管沉淀池和迷宫沉淀池至快滤池连
接管仍利用。快滤池两根出水管分别接入新设提升泵房。提升泵房两管出水分
别接入两只后臭氧接触池。后臭氧接触池两出水管分别接入两组可独立运行的
活性炭滤池。活性炭滤池出水向东与原清水池进水管连接，向西接入新建反冲
洗泵房吸水井。

⑧ 两条５０００ｍ３／ｄ流程原水主干管上各装１只ＤＮ３００ｍｍ流量仪，反冲
洗水泵房出水总管上装１只ＤＮ４００ｍｍ流量仪，厂内原有的生活设施和工作
室充分利用。

（２）工艺设计

① 生物陶粒滤池。规模５０００ｍ３／ｄ，分为３格，单格面积１４ｍ２，呈单排
布置。滤池平面 （内净）尺寸为４０ｍ （宽）×１１５５ｍ （长），管廊设于滤池单
侧，反冲洗水、气管及进出水气管均设于管廊内。管廊两端开门，一端考虑进
设备，一端考虑人行，内设起重设备，并在５５ｍ标高作人行走道板，通过扶
梯与管廊底部 （４２５ｍ标高）相通。在滤池的一端设曝气鼓风机房，平面净
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尺寸４０ｍ×３０ｍ，内设１台曝气鼓风机，用于滤池鼓风曝气，风量２２０ｍ３／ｈ，
风压５０ｋＰａ。
滤速５２ｍ／ｓ，滤料厚２ｍ，粒径３～５ｍｍ，空床停留间２２ｍｉｎ。
滤料底部暂安设微孔扩散装置进行连续曝气，曝气量为处理水量的０７～

１０倍。
滤池清水出水采用电动闸阀，按时间控制开启度，以保持运行水位相对

恒定。
滤池冲洗采用单气冲加单水冲，气冲洗强度为５５ｍ３／（ｍ２·ｈ），水冲

洗强度为６９ｍ３／（ｍ２·ｈ）。反冲洗水来自新建的反冲洗水泵房。反冲洗气
来自厂内原有的鼓风机间。冲洗周期约为５～７天。配气、水系统采用长
柄滤头。

② 预臭氧及后臭氧接触池。预臭氧处理规模为５０００ｍ３／ｈ，后臭氧处理规
模为２×５０００ｍ３／ｈ。
预臭氧投加量按３～６ｍｇ／Ｌ考虑，后臭氧投加量按２～４ｍｇ／Ｌ考虑。
接触时间预臭氧为４ｍｉｎ，后臭氧为４／４／２，共１０ｍｉｎ。预臭氧和后臭氧接

触池合建，平面尺寸２１９ｍ×２５ｍ，水深６ｍ。
前后臭氧接触池公用一套用纯氧制取的臭氧发生器，臭氧扩散采用微孔扩

散器。臭氧尾气采用电加热装置分解，分解装置设在臭氧接触池顶部。

③ 阶式跌水曝气池。设１座，规模为５０００ｍ３／ｄ，设４级跌水，每级

０５ｍ，建于预臭氧池之上，作为与预臭氧接触法进行对比试验的工艺单元。
跌水堰负荷为２６００ｍ３／（ｍ·ｄ）。

④ 活性炭滤池。规模１００００ｍ３／ｄ，设１座，在原有技改工程中沉淀池后
部预留的结构空间内进行建设。
滤池共分４格，单格面积１６ｍ２。每２格为一组独立单元 （规模５０００ｍ３／

ｄ），两组成双排对称布置，中间为管廊。
滤速６８ｍ／ｈ，滤料厚度为１８ｍ，空床停留时间为１５ｍｉｎ。滤料采用活性

炭，粒径为０５～０７ｍｍ。
滤池的清水出水采用电动闸阀，按时间控制其开启度，以保持运行水位的

相对恒定。
滤池冲洗采用单气冲加单水冲，气冲强度５５ｍ３／（ｍ２·ｈ），气源用

水厂内原有快滤池边鼓风机房内的鼓风机。水冲强度为２５ｍ３／（ｍ２·ｈ），
来自新建反冲洗水泵房，水冲总管上设流量仪１台。冲洗周期约５～
７天。

⑤ 中间提升泵房及反冲洗泵房。中间提升泵房按１００００ｍ３／ｄ规模设置，
分成２格，独立运行，每格平面净尺寸５０ｍ×３４ｍ，有效水深４１５ｍ，内设
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２台潜水泵 （１用１备），单泵流量Ｑ＝２２０ｍ３／ｈ，Ｈ＝７ｍ。
反冲洗水泵房是为生物陶粒滤池、活性炭滤池反冲洗而设，其有效容积按

生物陶粒滤池一次冲洗水量的１５倍计，有效水深４１５ｍ，进水来自活性炭滤
池出水，平面内净尺寸为５０ｍ×８５ｍ。内设３台潜水泵，单泵流量Ｑ＝
４００ｍ３，Ｈ＝１８ｍ。生物陶粒滤池反冲洗时，开２台泵 （１台备用）；活性炭滤
池反冲洗时，开１台泵。反冲洗泵出水管与快滤池原有冲洗水泵出水管连通，
作快滤池的备用反冲洗水源。
中间提升泵房与反冲洗水泵房合建，下部为吸水池及潜水泵，上部为起吊

设备和配电间。

⑥ 折板反应池改造。水厂原折板反应池 （水池）本工程中改造为同西池
的机械反应池，反应时间３０ｍｉｎ。共分６格，每格净尺寸２６００ｍｍ×１８６６ｍｍ，
共配６套机械搅拌装置，其周边线速度ｖ＝０６３～０１７ｍ／ｓ。

⑦ 臭氧制备车间。新建臭氧制备车间。车间内部考虑布置２台３ｋｇＯ３／ｈ
的臭氧发生器，用于为预臭氧和后臭氧供气，其中１套国产，１套进口，互为
备用，均考虑采用液态氧为原料制备臭氧。

（３）建筑设计　本工程是老厂改造工程，在建筑物的处理上力求与老构筑
物保持统一、协调的风格，又努力反映出时代气息。
构筑物的外壁均以白色面砖为主，白色塑钢门窗，不锈钢栏杆，配以黑色

引条，金盏黄色踏脚，构筑物显得简捷、明快。陶粒滤池位于水厂显要位置，
其上部结构用不锈钢支架、玻璃钢顶篷组成，具有时代风格，给人以耳目一新
的感觉。
承重砖砌采用 Ｍｕ７５普通烧结砖，Ｍ５混合砂浆或 Ｍ５水泥砂浆

砌筑。
（４）结构设计　工程按地震基本烈度为六度设计。
厂区内地形平坦，实测地面标高在３９４～４１４ｍ之间，设计地坪标高为

吴淞高程４００ｍ。
各单体结构设计如下。

① 陶粒滤池。钢筋混凝土结构，平面外包尺寸１１７０ｍ×８７５ｍ，池顶标
高９８０ｍ，底标高为４２５ｍ，池深５５５ｍ，外壁隔墙厚３００ｍｍ，底板厚

５００ｍｍ，上部为玻璃钢顶篷。

４５０ｍ×３５０ｍ的曝气鼓风机房和池体分开，为砖混结构。

② 预臭氧及后臭氧接触池。钢筋混凝土结构，平面外包尺寸２１９０ｍ×
２５０ｍ，池顶标高１０５０ｍ 和８３５ｍ （底标高为１２５ｍ）。池深６５５ｍ 和

９２５ｍ，外壁厚２５０ｍｍ，进水、出水隔板厚为２００ｍｍ，底板厚为５００ｍｍ，内
壁用聚氨酯防腐。
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③ 中间提升泵房及冲洗泵房。钢筋混凝土结构，平面外包尺寸１６６０ｍ×
５７０ｍ，池顶标高４２０ｍ，底标高－１００ｍ，池深５３５ｍ，外壁厚３５０ｍｍ，隔
墙厚３００ｍｍ，底板厚４００ｍｍ，外挑１００ｍ。大开挖施工，钢板桩基坑支护
施工。

④ 活性炭滤池。建在已建成的沉淀池旁边，平面尺寸为１６１６ｍ×
１４８０ｍ，池顶标高为７１５ｍ，底标高为２５０ｍ，池深４６５ｍ，上部为砖混结
构。活性炭滤池的池壁，底板在沉淀池施工时已建好，并且老池壁上已预留好
钢筋，这次仅设计活性炭滤池内部构件。

⑤ 折板反应池改造。利用原有池子的底板和池壁，拆除原折板反应
池内部的折板，改造成机械反应池。新、老结构的连接采用建筑粘钢
技术。

（５）电气设计

① 概况。水厂原有两路１０ｋＶ电源，运行方式１用１备；高配室１座，低
压配电中心２座，臭氧低配室为臭氧间负荷配电，内设４２０ｋＶ·Ａ１０／０４ｋＶ
变压器２台，运行方式１用１备。工程将新建冲洗提升泵房、陶粒滤池、活性
炭滤池和新臭氧间。

② 电源。在新建的冲洗提升泵房上设一低压配电室，二路电源引自原二
级泵房低配室备用馈电柜；经电缆直埋敷设引来。

③ 主变压器。工程新增的电气负荷主要位于新建的冲洗提升泵房、陶粒
滤地、活性炭池和新建臭氧间，新增计算容量约１０８ｋＷ，加上水厂原负荷计
算容量为２００ｋＷ （甲方提供），故总计算容量为３０８ｋＷ。原水厂两路１０ｋＶ进
线运行方式改为二常用。利用原３２０ｋＶ２台变压器，运行方式为二常用，当
一台变压器因故退出运行另一台变压器能保证本次改造后全厂９５％的负载用
电，原有４２０ｋＶ·Ａ１０／０４ｋＶ变压器取消。

④ 配电系统。新建低配系统为两路电源供电，运行方式为二常用，互为
备用。低压配电系统采用单母线分段，放射式馈电的运行方式。泵房低配室馈
电至滤池和臭氧间用电负荷采用电缆直埋敷设。

⑤ 控制方式。泵房冲沉提升泵由随潜水泵配套带来的控制箱就地控制。
陶粒滤池阀门由就地阀门控制箱控制。

⑥ 功率因数补偿。新建低配不设无功补偿装置，由原二级泵房低配的无
功补偿装置对全厂负荷提供无功补偿。

⑦ 接地系统。采用ＴＮＣＳ系统。
（６）仪表监测部分　按生产工艺的需要，配置必要的在线检测仪表。

① 流量仪表。陶粒滤池进水设电磁流量计１套，检测滤池进水流量；预
臭氧池进水设电磁流量计１套，检测预臭氧池的水流量；反冲洗出水总管设电
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磁流量计１套，检测反冲洗水量。

② 液位仪表。冲洗泵房吸水井设超声波液位计１套，检测吸水井液位；
提升泵房吸水井设超声波液位计１套，检测吸水井液位。

③ 压力仪表。陶粒滤池单格设差压变送器，共３套，检测滤池水头损失；
活性炭滤池单格设差压变送器，共４套，检测滤池水头损失；在快滤池控制室
设一仪表屏，安装指示仪及指示报警仪，显示现场检测仪表的测量值，吸水井
液位设越限报警。

（７）环境保护、节能及安全生产和工业卫生

① 环境保护。工程新增设施涉及环境保护要求拟采用下列措施。

ａ生物陶粒滤池及活性炭滤池的反冲洗废水排入水厂原有反冲洗废水收
集系统。

ｂ臭氧接触池及活性炭滤池上排出的臭氧尾气采用电加热分解装置处理
达标后排放。

ｃ机房尽量远离人员较集中地方；机房间与值班室分开单独设立；噪声
大的设备基础安装隔震垫以防震减噪，并在机房四周增设绿化减噪。

② 节能。工程节能方面拟采取如下措施。

ａ选择高效率、低能耗的机泵设备。

ｂ选用进口的和较先进的国产臭氧发生设备，降低生产臭氧的能耗。

③ 安全生产和工业卫生。工程涉及安全生产和工业卫生的问题考虑采取
如下措施。

ａ敞开式水池上均安装栏杆及配备救生圈和救生衣。

ｂ臭氧尾气采用电加热分解装置处理达标后排放。

ｃ机房间与值班室分开单独设立，值班人员去机房巡视时间一般不超
过１ｈ。

ｄ产生热源的机房的设备采用集中按钮操作，减少操作人员与热源的接
触时间。

④ 消防。工程消防方面拟采用以下措施。

ａ厂内电气设备的布置和操作间距都按有关安全标准规定进行设计，并
在配电间、值班室内配备有干式灭火器。

ｂ厂平面布置及建筑物室内按消防规范要求设置消防系统。因老厂场地
条件的限制，厂内主要道路将尽可能形成环网，车行道路的转弯半径尽可能按
有关规定设计。

１５１３　附图
水厂的工艺流程见图１８。总平面布置见图１９，平面图中各主要构 （建）

筑物见表１１４。
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表１１４　主要构 （建）筑物

序号 名　　称 规格（模） 单位 数量 备　　注

１
２
３
４
５
６
７
８
９
１０
１１
１２
１３
１４
１５
１６
１７
１８
１９

一级泵房及吸水井

机械反应及斜管沉淀他

机械反应及迷宫沉淀池

ＧＡＣ滤池
老快滤池

新快滤池

中间提升泵房

反冲洗水泵房

预臭氧接触池

后臭氧接触池

阶式曝气池

陶粒滤料滤池及鼓风机房

臭氧制备车间

清水库

吸水井及二级泵房

变电室及配电间

空气净化及臭氧发生间

仓库

警卫室

２００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
１００００ｍ３／ｄ
有效容积１９０ｍ３

５０００ｍ３／ｄ
５０００ｍ３／ｄ
５０００ｍ３／ｄ
５０００ｍ３／ｄ

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

座

幢

幢

幢

幢

１
１
１
１
１
１
１
１
１
２
１
１
１
１
１
１
１
１
１

已建

改建折板反应池改为机械反应池

已建

新建

已建

已建

新建

新建

新建

新建

新建

新建

原臭氧接触池处改建

已建

已建

已建

已建

已建

已建

１５２　颗粒填料 （陶粒滤料）生物接触氧化池的设计计算

１５２１　已知条件
某地微污染水源水ＣＯＤＭｎ约３０～８９ｍｇ／Ｌ，氨氮０５～１６ｍｇ／Ｌ，色度

５～４０度。小试、中试结果表明，以陶粒为填料的生物接触氧化法工艺对有机
物的去除率为７５％～３２８％，对氨氮的去除率大于８０％，对色度的去除率

１７９％～５７９％。Ａｍｅｓ、ＡＯＣ、ＧＣＭＳ试验结果表明，经过生物处理单元
处理的出水生物稳定性大大提高。拟在传统处理工艺之前增建日处理水量Ｑ′
为３０００ｍ３的颗粒填料 （陶粒滤料）生物接触氧化池。滤速取５ｍ／ｈ，用水单独
反冲洗，强度ｑ＝１４Ｌ／（ｓ·ｍ２），冲洗时间ｔ＝６ｍｉｎ＝０１ｈ，冲洗周期Ｔ＝
７２ｈ，曝气气水比取１∶１。

１５２２　设计计算 （具体计算过程可参见普通快滤池部分）
（１）水量Ｑ　计算水量 （氧化池反冲洗自用水量占５％）Ｑ＝１０５Ｑ′＝

１０５×３０００＝３１５０（ｍ３／ｄ）
（２）氧化池面积Ｆ　Ｆ＝Ｑ／（２４ｖ）＝３１５０／（２４×５）≈２６３（ｍ２）
由滤池格数和布置表中可查出当面积＜３０ｍ２ 时，氧化池个数采用Ｎ＝２

个，则每个氧化池面积ｆ＝Ｆ／Ｎ＝２６３／２≈１３２（ｍ２）
（３）单池平面尺寸　Ｌ＝Ｂ＝３６ｍ，取３９ｍ。
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（４）氧化池高度 Ｈ　采用：承托层厚度 Ｈ１＝０６０ｍ （级配组成见表

１１５），填料层厚度Ｈ２＝２０ｍ （粒径２～５ｍｍ，不均匀系数Ｋ８０＝２０），砂面
上水深Ｈ３＝１５０ｍ，氧化池超高Ｈ４＝０３０ｍ，则氧化池总高度为：

Ｈ＝Ｈ１＋Ｈ２＋Ｈ３＋Ｈ４＝０６＋２０＋１５０＋０３０＝４４（ｍ）

表１１５　配水系统承托层组成

层次（自上而下） 粒径／ｍｍ 承托层厚度／ｍｍ

１
２
３
４

４～６
８～１６
１６～３２
３２～６４

１００
１００
１００
３００

（５）单池反冲洗流量　ｑ冲＝６６５３ｍ３／Ｌ。
（６）反冲洗排水槽

① 断面尺寸。因氧化池面积小，每池只设一个排水槽，槽长３９ｍ，槽内
流速采用０６ｍ／ｓ。排水槽采用三角形槽底断面形式，其断面模数为：

ｘ＝０４５Ｑ０４＝０４５×０１８４８０４＝０２３（ｍ）

② 设置高度。冲洗膨胀率取２０％，填料层厚度ＨＮ＝２０ｍ，排水槽底厚
度采用δ＝００５ｍ，则槽顶位于填料层面以上的高度为Ｈｅ＝１０９５ｍ。

（７）集水渠　采用矩形断面，渠宽采用ｂ＝０５ｍ。渠始端水深 Ｈｑ＝
０５２ｍ，集水渠底低于排水槽底的高度Ｈｍ＝０７２ｍ，取０７５ｍ。

（８）配水系统　采用大阻力配水系统，其配水干、支管均采用钢管。

① 配水 干管。干管始端流量 １８４８Ｌ／ｓ＝６６５３ｍ３／ｈ，干 管 用 钢 管

ＤＮ４５０ｍｍ，流速ｖ干＝１１２ｍ／ｓ。

② 配水支管。支管中心距采用ｓ＝０２５ｍ，支管总数３２根。支管流量Ｑ支＝
０００５６３ｍ３／ｓ，采用ＤＮ７０ｍｍ，始端流速ｖ支＝１５９ｍ／ｓ。支管长度ｌ１＝１７ｍ。

③ 孔眼。孔眼总面积Ω与氧化池面积ｆ的比值α，采用α＝０２５％，孔径
采用ｄ０＝１２ｍｍ＝００１２ｍ。孔眼总数ｎ３＝２９２个，每一支管孔眼数 （分两排
交错排列）为ｎ４＝９个。孔眼中心距Ｓ０＝０３８ｍ，孔眼平均流速ｖ０＝５６ｍ／ｓ。

（９）冲洗水箱　容量Ｖ＝９９８ｍ３，水箱内水深，采用ｈ箱＝３５ｍ，圆形水
箱直径Ｄ箱＝６０ｍ。水箱底至冲洗排水槽的高差ΔＨ＝６０ｍＨ２Ｏ。

（１０）曝气系统

① 穿孔管布置。气水比取１∶１，则单池气流量６５６ｍ３／ｈ。
曝气采用穿孔管，干管管径ＤＮ５０ｍｍ，支管间距０２５ｍ，则支管数ｎ曝＝

３２根。每根始端流量ｑ曝＝２０５ｍ３／ｈ。为防止堵塞，取支管管径为ＤＮ２５ｍｍ，
在管壁两侧向下成４５°打孔，孔径３ｍｍ，孔间距１００ｍｍ。

② 压缩空气的供给 （具体计算过程可参见Ｖ形滤池部分）。
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经计算，风机所需相对压力为５２４７７Ｐａ。选三台ＴＳＣ８０Ａ罗茨风机，转
速８７０ｒ／ｍｉｎ，流量２３７ｍ３／ｍｉｎ，轴功率４９ｋＷ，电机功率７５ｋＷ，升压

５３９ｋＰａ，二用一备。
氧化池剖面图见图１１０。

图１１０　氧化池剖面图

１５３　人工合成填料 （ＹＤＴ填料）生物接触氧化池的设计计算

１５３１　已知条件
某地微污染水源水ＣＯＤＭｎ约３０～９２ｍｇ／Ｌ，氨氮０５～１２ｍｇ／Ｌ，色度

５～３０度。中试结果表明 ＹＤＴ 填料生物接触氧化法对有机物的去除率为

７５％～２８６％，对氨氮的去除率大于６０％，对色度的去除率１３５％～
４６８％。Ａｍｅｓ、ＡＯＣ、ＧＣＭＳ试验结果表明，经过生物处理单元处理的出
水生物稳定性大大提高。拟在传统处理工艺之前增建日处理水量Ｑ＝６０００ｍ３

的ＹＤＴ填料下向流生物接触氧化池。试验参数如下：水力停留时间ｔ＝１５ｈ，
曝气气水比取１∶１。

１５３２　设计计算
（１）生物接触氧化池填料的容积Ｗ　Ｗ＝Ｑｔ＝６０００×１５／２４＝３７５（ｍ３）

（２）生物接触氧化池总高 Ｈ　取超高 Ｈ１＝０３ｍ，填料层上部集水区

Ｈ２＝０５ｍ，填料层高度取Ｈ３＝３ｍ，填料层下部布水区Ｈ４＝０５ｍ，则填料
池总高

Ｈ＝Ｈ１＋Ｈ２＋Ｈ３＋Ｈ４＝０３＋０５＋３＋０５＝４３（ｍ）

（３）生物接触氧化池平面布置　生物接触氧化池的总面积Ｆ为

Ｆ＝Ｗ／Ｈ３＝３７５／３＝１２５（ｍ２）
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生物接触氧化池每座面积ｆ取２５ｍ２，平面尺寸为５ｍ×５ｍ。
生物接触氧化池的座数Ｎ＝Ｆ／ｆ＝１２５／２５＝５（座）
（４）曝气量 Ｑ气 　因为气水比为１∶１，所以，Ｑ气 ＝Ｑ＝６０００ｍ３／ｄ＝

２５０ｍ３／ｈ。
每池曝气量ｑ气＝Ｑ气／Ｎ＝２５０／５＝５０（ｍ３／ｈ）
（５）布气系统　布水干、支管始端流速均采用１０ｍ／ｓ，则各池干管管径

ＤＮ５０ｍｍ，支管管径ＤＮ１５ｍｍ。
布气采用球冠形可张微孔曝气器，尺寸为１９２ｍｍ×５５ｍｍ，曝气器布置

在填料层的下缘。曝气器间隔０５ｍ，共８１个，平面布置如图１１１所示。
（６）排泥系统　为保证生物接触氧化池内沉积的生物膜及时排除，在池底

设２条斗式排泥槽，每槽内设一条穿孔排泥管，排泥管上安装电动阀门。由设
在池内的超声波污泥浓度计输出的信号控制电动阀门的启闭。
生物接触氧化池剖面图见图１１２。

图１１１　布气系统平面布置 图１１２　生物接触氧化池剖面图

１５４　塔式生物滤池用于微污染水源水处理的设计计算

１５４１　已知条件
某地微污染水源水ＣＯＤＭｎ约８ｍｇ／Ｌ，氨氮１０ｍｇ／Ｌ，色度２０度左右。

试验结果表明，塔式生物滤池对有机物的去除率为２０％左右，对氨氮的去除
率大于７０％，对色度的去除率大于１５％。Ａｍｅｓ、ＡＯＣ、ＧＣＭＳ试验结果表
明，经过生物处理单元处理的出水生物稳定性大大提高。拟在传统处理工艺之
前增建处理水量Ｑ＝３０００ｍ３／ｄ＝１２５ｍ３／ｈ的塔式生物滤池。试验所得设计参
数如下：①水力负荷Ｎｖ＝１３ｍ３／（ｍ２·ｈ）；②滤池滤料层层高２ｍ，设２层，
即滤料层总高Ｈ０＝４ｍ。滤料用塑料波纹板。
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１５４２　设计计算
（１）滤池总面积Ｆ　Ｆ＝Ｑ／Ｎｖ＝１２５／１３≈９６（ｍ２）
设两座塔，每座塔的面积ｆ＝４８ｍ２。直径 （忽略塔身厚度）Ｄ＝２４ｍ。
（２）滤池总高Ｈ　塔的超高采用Ｈ１＝０５ｍ；滤料层间距Ｈ２＝０５ｍ；每

个分层格栅厚０１ｍ，双层滤料滤塔共设２个分层格栅，则分层格栅总厚Ｈ３＝
０２ｍ；滤塔底部通风空间 Ｈ４＝０５ｍ；底部集水池有效水深０５ｍ，超高

０３ｍ，则集水池总高Ｈ５＝０８ｍ。
滤池总高Ｈ ＝Ｈ０＋Ｈ１＋Ｈ２＋Ｈ３＋Ｈ４＋Ｈ５

＝４＋０５＋０５＋０２＋０５＋０８＝６５（ｍ）
（３）塔底通风孔的设置　在塔底设６个通风孔，其总面积Ｆ１ 应大于滤池

面积的１０％，即Ｆ１＞１０％Ｆ＝０４８ｍ２。
取通风孔宽ｂ＝０５ｍ，与塔底空间等高，则高为ｈ＝０５ｍ。
通风孔总面积　Ｆ１＝０５×０５×６＝１５（ｍ２）＞１０％Ｆ＝０４８（ｍ２）
通风孔的总宽　Ｂ＝０５×６＝３（ｍ）
塔身周长　Ｌ＝πＤ＝３１４×２４≈７５（ｍ）
塔底空间承重结构总宽　Ｂ１＝Ｌ－Ｂ＝７５－３＝４５（ｍ）
（４）布水装置　采用水力反作用的旋转布水器。

① 旋转布水器的直径Ｄ′。比滤池直径小０２ｍ，则

Ｄ′＝Ｄ－０２＝２４－０２＝２２（ｍ）

② 布水横管的数目ｎ及管径Ｄ″。布水横管的数目应保证原水在管内流速
介于０５～１０ｍ／ｓ。布水横管设４根，每根过水量

ｑ＝Ｑ／４＝１２５／４＝３１２５（ｍ３／ｈ）≈８６８（Ｌ／ｓ）

查相关水力计算表，管径为ＤＮ１００ｍｍ，管内始端流速１０ｍ／ｓ。

③ 孔口的数目ｍ及孔径ｄ、孔距。孔口的数目ｍ按下式计算：

ｍ＝ １

１－ １－α（ ）Ｄ′
２

式中　ｍ———每根支管上的小孔数目；

α———支管最末端２个出流孔间距的２倍，ｍｍ，取值８０ｍｍ；

Ｄ′———旋转布水器的直径，ｍｍ。

则 ｍ＝ １

１－ １－α（ ）Ｄ′
２＝

１

１－ １－ ８０（ ）２２００
２＝１４（个）

布水小孔直径ｄ取１５ｍｍ。

④ 各出流孔口距滤池中心的距离ｒｉ
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ｒｉ＝Ｒ（ｉ／ｍ）１／２

式中　Ｒ———布水器的半径，ｍｍ，Ｒ＝Ｄ′／２＝２２００／２＝１１００（ｍｍ）；

ｉ———从池中心算起，每个出流孔口在布水横管上的排列顺序；

ｍ———每根布水横管上的出水孔口数。

ｒ１＝Ｒ（１／ｍ）１／２＝１１００（１／１４）１／２＝２９４
同理，经计算各出流孔口距滤池中心的距离ｒｉ见表１１６。

表１１６　各出流孔口距滤池中心的距离ｒｉ／ｍｍ

ｉ １ ２ ３ ４ ５ ６ ７ ８ ９ １０ １１ １２ １３ １４

ｒｉ ２９４ ４１６ ２９４ ５８８ ６５７ ７２０ ７７８ ８３２ ８８２ ９３０ ９７５ １０１８ １０６０ １１００

⑤ 布水器每分钟旋转周数ｎ
ｎ＝（３４７８×１０６ｑ）／（ｍｄ２Ｄ′）

＝（３４７８×１０６×８６８）／（１４×１５２×２２００）

≈４４（ｒ／ｍｉｎ）

⑥ 布水器工作水头Ｈ
ａ布水横管的沿程阻力ｈ１　流量模数 Ｋ 可按表１１７取值，或按下式
计算：

Ｋ＝πＤ″×２ＣＲ１／２／４
式中　Ｃ———按巴甫洛夫斯基公式计算确定的阻力系数；

Ｒ———布水横管的水力半径。

表１１７　流量模数Ｋ

Ｄ″／ｍｍ ５０ ６３ ７５ １００ １２５ １５０ １７５ ２００ ２５０

流量模数／（Ｌ／ｓ） ６ １１５ １９ ４３ ８６５ １３４ ２０９ ３００ ５６０

布水横管管径为ＤＮ１００ｍｍ，相应的流量模数为４３，则

ｈ１＝２９４ｑ２Ｄ′／（Ｋ２×１０３）＝２９４×８６８２×２２００／（４３２×１０３）≈２６４（ｍｍ）

ｂ出水孔口局部阻力ｈ２
ｈ２＝２５６×１０６ｑ２／（ｍ２ｄ４）＝２５６×１０６×８６８２／（１４２×１５４）≈１９４３８（ｍｍ）

ｃ布水横管的流速恢复水头ｈ３
ｈ３＝８１×１０６ｑ２／Ｄ″４＝８１×１０６×８６８２／１００４≈６１０（ｍｍ）

则布水器工作水头Ｈ＝ｈ１＋ｈ２－ｈ３＝２６４＋１９４３８－６１０＝１９０９２（ｍｍ）

１５５　颗粒活性炭吸附法用于饮用水深度处理的设计计算

１５５１　已知条件
某给水厂拟采用活性炭吸附法进行饮用水深度处理，原水ＣＯＤＭｎ浓度平
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均Ｃ０＝１２ｍｇ／Ｌ，ｐＨ 值＝６５，水温１０℃，供水规模为 Ｑ＝６０００ｍ３／ｄ＝
２５０ｍ３／ｈ，处理出水ＣＯＤＭｎ浓度Ｃｅ＝０６ｍｇ／Ｌ。经过现场进行三种以上滤速
的炭柱试验 （活性炭柱炭层高１８ｍ，颗粒活性炭的粒径为０８～１７ｍｍ），试
验结果见表１１８，所绘ｑ０ （吸附容量即达到饱和时吸附剂的吸附量）、Ｋ （速
率系数）、ｈ０ （工作时间为零时，保证出水吸附质浓度不超过允许浓度的炭层
理论高度）与水力负荷关系曲线如图１１３所示。

表１１８　三种以上滤速的活性炭柱试验结果

滤速／（ｍ／ｈ） ｑ０／（ｋｇ／ｍ３） Ｋ／［ｍ３／（ｋｇ·ｈ）］ ｈ０／ｍ

６
１２
２４

８６
６７
５７

０４６７
０７９３
１１７３

０４３６
０６７７
１０６７

图１１３　ｑ０、Ｋ、ｈ０ 与水力负荷关系

１５５２　设计计算
根据动态吸附试验结果和水厂条件，决定采用重力式固定床，池型用普通快

滤池。滤速取ｖＬ＝１０ｍ／ｈ，炭层厚度Ｈ０＝２０ｍ，活性炭填充密度ρ＝０５ｔ／ｍ３。
（１）活性炭滤池总面积Ｆ　Ｆ＝Ｑ／ｖＬ＝２５０／１０＝２５（ｍ２）
（２）活性炭滤池个数Ｎ　采用两池并联运行Ｎ＝２，每池面积为ｆ＝２５／２＝

１２５（ｍ２），平面尺寸取３６ｍ×３６ｍ。另外备用一个活性炭滤池，共３个活性炭
滤池。

（３）接触时间ｔ接　ｔ接＝Ｈ０／ｖＬ＝２／１０＝０２（ｈ）
（４）活性炭充填体积Ｖ　Ｖ＝ＦＨ０＝２５×２＝５０（ｍ３）
（５）每池填充活性炭的质量Ｇ　Ｇ＝Ｖρ＝５０×０５＝２５（ｔ）
（６）活性炭工作时间ｔ　查图１１３，当滤速为１０ｍ／ｓ，Ｋ＝０６９６ｍ３／（ｋｇ·ｈ），

ｈ０＝０６ｍ，ｑ０＝７２６ｋｇ／ｍ３，则活性炭的工作时间
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ｔ＝ｑ０Ｃ０Ｖｈ－
１
Ｃ０Ｋｌｎ

Ｃ０
Ｃｅ（ ）－１ 　　　　　　　

＝ ７２６
００１２×１０×２－

１
００１２×０６９６×ｌｎ

００１２
０００６（ ）－１

＝１２１０（ｈ）

（７）活性炭每年更换次数ｎ　ｎ＝３６５×２４／ｔ＝３６５×２４／１２１０≈７２４，取８次。
（８）活性炭层利用率η　η＝（Ｈ０－ｈ０）／ｈ＝（２－０６）／２＝７０％
（９）活性炭滤池的高度Ｈ　活性炭层高Ｈｎ＝２０ｍ，颗粒活性炭的粒径为

０８～１７ｍｍ；承托层厚度Ｈ０层＝０５５ｍ（级配组成见表１１９）；活性炭层以上
的水深Ｈ１＝１７０ｍ；活性炭滤池的超高Ｈ２＝０３０ｍ。活性炭滤池的总高

Ｈ＝Ｈｎ＋Ｈ０层＋Ｈ１＋Ｈ２＝２０＋０５５＋１７０＋０３０＝４５５（ｍ）

表１１９　活性炭滤池承托层组成

层次（自上而下） 粒径／ｍｍ 承托层厚度／ｍｍ

１
２
３
４
５

１～２
２～４
４～８
８～１６
１６～３２

１００
１００
１００
１００
１５０

（１０）单池反洗流量ｑ冲 　 反洗强度取 ８Ｌ／（ｓ·ｍ２），冲洗时间为

１０ｍｉｎ，则

ｑ冲＝ｆｑ＝１２５×８＝１００（Ｌ／ｓ）＝０１（ｍ３／ｓ）
（１１）冲洗排水槽　每池只设一个排水槽，槽长３６ｍ，槽内流速采用

０６ｍ／ｓ，冲洗膨胀率取３０％，槽顶位于滤层面以上的高度为１１７ｍ。
（１２）集水渠　采用矩形断面，渠宽采用ｂ＝０３ｍ。集水渠底低于排水槽

底的高度０６ｍ。
（１３）配水系统　采用大阻力配水系统，配水干管ＤＮ３００ｍｍ，始端流速

１３７ｍ／ｓ。配 水 支 管 中 心 距 采 用 ０２５ｍ，支 管 总 数 ２８ 根，支 管 流 量

０００３５７ｍ３／ｓ，支管直径ＤＮ５０ｍｍ，流速ｖ支＝１６９ｍ／ｓ，支管长１６５ｍ。孔
眼孔径００１２ｍ，孔眼总数１６５个，每一支管孔眼数６个，孔眼中心距０５５ｍ，
孔眼平均流速５３ｍ／ｓ。

（１４）冲洗水箱　容积９０ｍ３，水箱内水深３５ｍ，圆形水箱直径６ｍ。水箱
底至冲洗排水槽的高差５０ｍＨ２Ｏ。

１５６　臭氧生物活性炭联用处理微污染水源水的设计计算

１５６１　已知条件
某给水厂采用臭氧生物活性炭联合进行饮用水深度处理，主要去除水中
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的有机物。原水ＣＯＤＭｎ浓度平均Ｃ０＝６ｍｇ／Ｌ，ｐＨ值＝６５，水温１０℃，供水
规模为Ｑ＝４８００ｍ３／ｄ＝２００ｍ３／ｈ。
经现场试验，臭氧投量为α＝１０ｍｇ／＝Ｌ＝０００１ｋｇ／ｍ３，接触反应装置内

的水力停留时间ｔ＝５ｍｉｎ。活性炭滤池滤速ｖＬ＝１０ｍ／ｈ时，活性炭滤层厚

Ｈｎ＝２５ｍ，颗粒活性炭的粒径为０８～１７ｍｍ。有机物的平均去除率为３９％
（其中臭氧单元去除２８％，生物活性炭单元去除剩余有机物的１５３％）。

１５６２　设计计算
（１）臭氧投加

① 所需臭氧量Ｄ。Ｄ＝１０６αＱ＝１０６×０００１×２００＝０２１２（ｋｇＯ３／ｈ）
考虑到设备制造及操作管理水平较低等因素 （臭氧的有效利用率只有

６０％～８０％），确定选用臭氧发生器的产率可按５００ｇ／ｈ计。

② 设备选型。因厂内没有氧气源，故选用某厂生产的空气源臭氧发生器，
产品型号为ＹＣＫＧＣ００５００。发生器直径为０６８ｍ，高１５８ｍ，放电面积７～
８ｍ２。环境温度 ０～４０℃，相对湿度要求小于 ８５％ＲＨ，进气压力露点

≤－４０℃。噪声＜６５ｄＢ。工作压力０２ＭＰａ，冷却水流量１ｍ３／ｈ，冷却水温度

＜３０℃。电源为３８０Ｖ，５０Ｈｚ。臭氧产量调节范围０～１００％，耗电量２７ｋＷ·

ｈ／ｋｇＯ３。臭氧化气浓度Ｙ≥１８ｇ／ｍ３。

③ 接触装置 （本设计采用鼓泡塔）

ａ鼓泡塔体积Ｖ塔　Ｖ塔＝Ｑｔ／６０＝２００×５／６０≈１６６７（ｍ３）

ｂ塔截面积Ｆ塔　塔内水深 ＨＡ 取４ｍ，则Ｆ塔＝Ｑｔ／（６０ＨＡ）＝２００×５／
（６０×４）≈４１７（ｍ２）

ｃ塔高Ｈ塔　Ｈ塔＝１３ＨＡ＝１３×４＝５２（ｍ）

ｄ塔径　设２座鼓泡塔，每座面积Ｆ′塔＝Ｆ′塔／２＝４１７／２＝２０８５（ｍ２）
每座鼓泡塔直径Ｄ塔＝（４Ｆ′塔／π）１／２＝（４×２０８５／π）１／２≈１６２（ｍ）

④ 臭氧化气流量。Ｑ气＝１０００Ｄ／Ｙ＝１０００×０２１２／１８≈１１７８（ｍ３／ｈ）
折算成发生器工作状态下的臭氧化气流量

Ｑ′气＝０６１４Ｑ气＝０６１４×１１７８≈７２３（ｍ３／ｈ）

⑤ 微孔扩散板的个数ｎ。根据产品样本提供的资料，所选微孔扩散板的直
径ｄ＝０２ｍ，则每个扩散板的面积

ｆ＝πｄ２／４＝３１４×０２２／４＝００３１４（ｍ２）
使用微孔钛板，微孔孔径为Ｒ＝４０μｍ，系数α＝０１９，ｂ＝００６６，气泡直

径取ｄ气＝２ｍｍ，则
气体扩散速度ω＝（ｄ气－αＲ１／３）／ｂ＝（２－０１９×４０１／３）／００６６≈２０５（ｍ／ｈ）
微孔扩散板的个数ｎ＝Ｑ′气／（ωｆ）＝７２３／（２０５×００３１４）≈１１（个）

⑥ 所需臭氧发生器的工作压力Ｈｙ
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ａ塔内水柱高为ｈ１＝４ｍＨ２Ｏ
ｂ布水元件头损失ｈ２查表１２０，得ｈ２＝０２ｋＰａ≈００２ｍＨ２Ｏ。

表１２０　国产微孔扩散材料压力损失实测值／ｋＰａ

材料型号及规格
不同过气流量［Ｌ气／（ｃｍ２·ｈ）］下的压力损失

０２ ０４５ ０９３ １６５ ２７４ ３８ ４７ ５４

ＷＴＤ１Ｓ型钛板，孔径＜１０μｍ，厚４ｍｍ ５８０ ６００ ６４０ ６８０ ７０６ ７３３ ７６０ ８００

ＷＴＤ２型微孔钛板，孔径１０～２０μｍ，厚４ｍｍ ６５３ ７０６ ７６０ ８２６ ８８０ ８９３ ９３３ ９６０

ＷＴＤ３型微孔钛板，孔径２５～４０μｍ，厚４ｍｍ ３４７ ３３７ ４００ ４２７ ４５３ ４８０ ５０７ ５２０

锡青铜微孔板，孔径未测，厚６ｍｍ ０６７ ０９３ １２０ １７３ ２２７ ３０７ ４００ ４６７

刚玉石微孔板，厚２０ｍｍ ８２６ １０１３１２００１３８６１５３３１７２０１８００１８９３

ｃ臭氧化气输送管道水头损失　臭氧化气选用ＤＮ１５ｍｍ管道输送，总长

３０ｍ，气体流量较小，输送管道的沿程及局部水头损失按ｈ３＝０５ｍＨ２Ｏ考
虑。臭氧发生器的工作压力Ｈｙ＝ｈ１＋ｈ２＋ｈ３＝４＋００２＋０５＝４５２（ｍＨ２Ｏ）

⑦ 尾气处理。余臭氧消除器采用壁挂式活性炭余臭氧消除器吸附催化剩
余臭氧。

（２）活性炭滤池　由于生物活性炭是在贫营养的环境下降解有机物，氧气
需要量不大。原水中含有一定的溶解氧，原水在进入活性炭滤池之前经过了落
差０５ｍ跌水曝气供氧，同时臭氧分解产生的氧气也增加了水中溶解氧的含
量。所以在活性炭滤池内水的溶解氧量是足够的，不需设置曝气系统。

① 活性炭滤池总面积Ｆ。Ｆ＝Ｑ／ｖＬ＝２００／１０＝２０（ｍ２）

② 活性炭滤池个数ＮＬ。采用两池并联运行ＮＬ＝２，每池面积为ｆ＝２０／２＝
１０（ｍ２），平面尺寸取３６ｍ×３６ｍ。另外备用一个活性炭滤池，共３个活性炭
滤池。

③ 接触时间ＴＬ。ＴＬ＝Ｈｎ／ｖＬ＝２５／１０＝０２５（ｈ）

④ 活性炭充填体积Ｖ。Ｖ＝ＦＨｎ＝１０×２５＝２５（ｍ３）

⑤ 每池填充活性炭的质量Ｇ。活性炭填充密度ρ＝０５ｔ／ｍ３，则Ｇ＝Ｖρ＝
２５×０５＝１２５（ｔ）

⑥ 活性炭工作时间ｔＬ。吸附型活性炭模型试验结果为滤速为１０ｍ／ｈ时，

Ｋ＝０７ｍ３／（ｋｇ·ｈ），ｈ０＝０５ｍ，ｑ０＝７１ｋｇ／ｍ３。进水Ｃ′０＝６ｍｇ／Ｌ，出水Ｃ′ｅ＝
３６６ｍｇ／Ｌ。则吸附型活性炭的工作时间

ｔｘ ＝ｑ０Ｃ′０ｖｈ－
１
Ｃ′ｅＫｌｎ

Ｃ′０
Ｃ′ｅ（ ）－１ 　　　　　　　　　　　　　　　

＝ ７１
０００６×１０×２５－

１
０００３６６×０７×ｌｎ

０００６
０００３６６（ ）－１ ＝３１３２９（ｈ）
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由于活性炭表面生长的生物膜降解了一部分有机物，延长了活性炭的工
作周期。据试验结果，工作周期延长了３倍，则

ｔＬ＝３ｔｘ＝３×３１３２９＝９３９８７（ｈ）

⑦ 活性炭每年更换次数ｎ。ｎ＝３６５×２４／ｔＬ＝３６５×２４／９３９８７≈０９３，取

１次。

⑧ 活性炭层利用率η。η＝（Ｈｎ－ｈ０）／Ｈｎ＝（２５－０５）／２５＝８０％
⑨ 活性炭滤池的高度ＨＬ。活性炭层高Ｈｎ＝２５ｍ，颗粒活性炭的粒径为

０８～１７ｍｍ；承托层厚度Ｈ０层＝０５５ｍ；活性炭层以上的水深Ｈ１＝１７０ｍ；
活性炭滤池的超高Ｈ２＝０３０ｍ。活性炭滤池的总高

ＨＬ＝Ｈｎ＋Ｈ０层＋Ｈ１＋Ｈ２＝２５＋０５５＋１７０＋０３０＝５０５（ｍ）

⑩ 炭滤池排水槽、排水渠、反冲洗配水系统、反冲洗水箱等的设计步骤
可参见普通快滤池部分。

１５７　采用反渗透装置以城市自来水制取纯净水机组的设计计算

１５７１　已知条件
某城市自来水公司以地表水为水源，由于该城市附近的水体受到污染，水

源地受到一定程度的影响。根据该市自来水公司水质检验报告，出水三氯甲烷
浓度接近６０μｇ／Ｌ （个别情况下有超标的现象）。该市某住宅开发小区开发商为
保证小区供水水质，用城市自来水制取纯净水供给用户，产品水供水量Ｑｃ为

１０ｍ３／ｈ。现场测试和收集的水质资料表明城市管网供给的自来水常年水温为

９～２５℃，ＴＤＳ为５６４ｍｇ／Ｌ，出水口余氯量为００８ｍｇ／Ｌ，铁为０００８ｍｇ／Ｌ，
污染指数ＦＩ为３２，浊度＜１ＮＴＵ，ｐＨ 值为７１，ＣＯＤＭｎ为２ｍｇ／Ｌ，原水
阴、阳离子的浓度如表１２１。其余指标均满足国家饮用水水质标准。

表１２１　原水阴、阳离子的浓度

阴　离　子 阳　离　子

名称 ｍｇ／Ｌ ｍｍｏｌ／Ｌ 名称 ｍｇ／Ｌ ｍｍｏｌ／Ｌ

ＳＯ２－４

ＮＯ－３
Ｃｌ－

ＨＣＯ－３

９９２

１１０

３８８

２６８４

１０３

０１８

１０９

４４

Ｍｇ２＋

Ｃａ２＋

Ｎａ＋

２３７

７６０

４６３

０９８

１９

２０１

１５７２　设计计算
（１）工艺流程的确定

① 预处理。为了保证膜的有效、长期运行和出水水质，自来水先经过预
处理后再经过膜处理。自来水进入管网之前已经经过常规工艺的处理，水质比
较稳定，预处理工艺采用多介质过滤、活性炭吸附、软化、５μｍ 滤芯过滤。
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可以认为经过预处理后，基本去除了水中对膜渗透影响比较大的污染物。

② 膜处理。由原始资料可知，自来水中主要是三氯甲烷的浓度较高，三
氯甲烷属 “三致”物质。因此，膜处理装置的主要目的是去除水中的三氯甲烷
量。根据现有工程实例经验，采用一级膜渗透工艺即可将水中三氯甲烷的浓度
降到５μｇ／Ｌ以下。

③ 后处理。为防止纯净水制造过程中受到二次污染，保证处理水细菌学
指标达标，膜处理出水采用紫外线消毒。消毒后的水经过终端精密过滤器由输
水泵输送送入户。则处理流程如下：

→ → → →原水箱 多介质过滤 活性炭吸附 软化 ５μｍ →滤芯过滤

→ → →膜处理 紫外线消毒 精滤 供水

原水由预处理提升泵从原水箱提升，经过多介质过滤、活性炭吸附、软化
装置、５μｍ滤芯过滤器后进入中间水箱，再由不锈钢高压水泵二次提升进入
膜组件。膜组件出水自流进入终端水箱，输水泵从终端水箱吸水，加压水经过
紫外线消毒装置和清滤装置至用户。

（２）各处理单元的设计和设备选型　综合考虑系统回收率、脱盐率递减、
透水量增加等因素，各处理单元的过水量统一按２０ｍ３／ｈ计。

① 原水箱。系统出水量为１０ｍ３／ｈ，该水量是根据小区住户的总用水量，
考虑变化系数后所得数据，故原水箱容积只需考虑回收率因素。拟定系统回收
率７５％，则自来水供水量为Ｑｚ＝１０／０７５≈１３３（ｍ３／ｈ）。
目前还没有有关小区饮用水储水池容积的规范规定和计算公式，其容积应

当按自来水供水量和储水池提升泵流量差的最大累积值考虑，即起到供水和用
水的流量调节作用。由于没有详细资料，根据经验采用自来水１ｈ用水量，

ｔｃ＝１ｈ。则原水池的体积为：

Ｖｚ＝Ｑｚｔｃ＝１３３×１＝１３３（ｍ３）
为保证自来水不受二次污染，也为制水站的清洁、美观，储水池材料选用

塑料水箱，容积１５ｍ３。水箱直径２５８ｍ，高３３８ｍ。

② 多介质过滤。选某公司的多介质过滤器１个，直径１６１６ｍ，高

３１７４ｍ。内装０８～１ｍｍ石英砂，滤层高１ｍ，过滤面积２０１１ｍ２，最大过水
量２０ｍ３／ｈ，滤速８～１０ｍ／ｈ。配全自动多路控制阀，不需人工操作，定时反
冲洗。

③ 活性炭吸附。选某公司的多介质过滤器１个，直径１６１６ｍ，高

３１７４ｍ。内装ＣＨ１６型果壳活性炭，滤层高１ｍ，过滤面积２０１１ｍ２，最大
过水量２０ｍ３／ｈ，滤速８～１０ｍ／ｈ。配全自动多路控制阀，不需人工操作，定
时反冲洗。

④ 软化。选某公司的ＳＦ系列双罐流量型自动软水器２台，１用１备，
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ＳＦＲＭ１０５０型。单台罐体直径１０５０ｍ，高１８ｍ。内装００１×７型 Ｎａ＋交换
树脂１９００ｋｇ，最大过水量２０ｍ３／ｈ。配全自动多路控制阀，不需人工操作，树
脂定时再生，配盐箱容积５８０Ｌ。出水硬度≤００３ｍｍｏｌ／Ｌ （以１／２ＣａＣＯ３ 计），
盐耗≤１００ｇ／（ｍｍｏｌ／Ｌ）。

⑤５μｍ滤芯过滤。选某厂生产的精密过滤器１个，规格ＤＮ８００ｍｍ×
Ｈ１２００ｍｍ，其中装填滤芯２０支。额定过水流量为２０ｍ３／ｈ，在此过水流量下，
水头损失为０００３ＭＰａ。

⑥ 膜处理

ａ膜的选用。由于聚酰胺复合膜在处理高污染水时极易受到污染，更重
要的是它耐余氯的性能差，而醋酸纤维膜则容许水中有较高的余氯，适用于处
理带有细菌及有机污染的水源水。因自来水中含有一定量的余氯，不宜聚酰胺
复合膜，同时考虑装置的清洗、维护、更换等因素，决定采用反渗透装置并选
用某公司的卷式醋酸纤维膜，型号为 ＣＡＢ３８０６０。每支膜操作压力ｐｄ＝
２８９ＭＰａ时，膜透过水量为１１ｍ３／ｈ，脱盐率９９０％，膜外径２０１９ｍｍ，长

１５２４０ｍｍ。每支 膜 最 高 过 水 流 量 ０７ｍ３／ｈ，在 此 流 量 下 的 压 力 损 失

００９８ＭＰａ。要求进水最高污染指数ＦＩ＜５０，进水最高浊度１０ＮＴＵ，进水
最高余氯量＜１ｍｇ／Ｌ，进水ｐＨ值范围５０～６０。单支膜浓缩水与透过水量的
最大比例为３∶１。
需要膜元件的数量 （产水量按２０ｍ３／ｈ计，单支膜透水量按额定最大透水

量的７５％考虑）

ｍＥ＝２０／（０７５×１１）≈２４（支）

ｂ膜的排列组合。采用４ｍ长膜组件，膜组件数为２４／４＝６（个）。
据表１２２，第一段所需膜组件数＝６×０５１０２≈３（个），第二段所需膜组

件数＝６×０３０６１≈２（个），第三段所需膜组件数＝６×０１８３７≈１（个）。

表１２２　每段膜组件占膜组件总数的倍数

膜　型　号 第一段 第二段 第三段

４ｍ长膜元件

６ｍ长膜元件
２／３
０５１０２

１／３
０３０６１ ０１８３７

渗透压是总溶解性固形物 （ＴＤＳ）的函数，在天然水中，溶解有机物的渗
透压相对溶解盐渗透压可忽略不计。当ＴＤＳ大于１０００ｇ／Ｌ，回收率大于７５％
时，溶液的渗透压需要考虑。对于回收率为７５％的渗透压是ＴＤＳ的函数，在
天然水中，溶解有机物的渗透压相对溶解盐渗透压可忽略不计。当苦咸水的

ＴＤＳ大于１０００ｇ／Ｌ，回收率大于７５％时，溶液的渗透压需要考虑。对于回收
率为７５％，ＴＤＳ大于１０００ｇ／Ｌ的苦咸水，渗透压不予考虑。
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ｃｐＨ 值调节。由于原水属较稀溶液，可以不考虑１价离子的活度
系数。
根据公式ｐＨ＝６３５＋ｌｇ［ＨＣＯ－３ ］－ｌｇ［ＣＯ２］，则

ｌｇ［ＣＯ２］＝６３５＋ｌｇ［ＨＣＯ－３ ］－ｐＨ＝６３５＋ｌｇ４４－７１＝－０１１
于是　［ＣＯ２］≈０７８ｍｍｏｌ／Ｌ＝３４３２ｍｇ／Ｌ

ｐＨ值为５５时，有５５＝６３５＋ｌｇ［ＨＣＯ－３ ］－ｌｇ［ＣＯ２］，即 ［ＨＣＯ－３ ］＝

０１４１３［ＣＯ２］，而 ［ＨＣＯ－３ ］＋［ＣＯ２］＝５１８ｍｍｏｌ／Ｌ，即１１４１３［ＣＯ２］＝
５１８ｍｍｏｌ／Ｌ，得 ［ＣＯ２］≈４５３ｍｍｏｌ／Ｌ＝１９９３２ｍｇ／Ｌ。
为避免系统中生成ＣａＳＯ４沉淀，用 ＨＣｌ调节ｐＨ值。

由反应式 ＨＣＯ－３ ＋ＨＣｌ＝Ｈ２Ｏ＋ＣＯ２＋Ｃｌ－

３６５ ４４
ｘ （１９９３２－３４３２）

得 ｘ＝３６５×（１９９３２－３４３２）／４４＝１３６８７５（ｍｇ／Ｌ）
即将原水ｐＨ值调节到５５需加ＨＣｌ（含量按１００％计）量为１３６８７５ｍｇ／Ｌ。

ｄ原水经软化、加酸处理后ＴＤＳ的变化。原水经软化、加酸处理后阴阳
离子的浓度见表１２３。

表１２３　原水经软化、加酸处理后阴阳离子的浓度

阴　离　子 阳　离　子

名称 ｍｇ／Ｌ ｍｍｏｌ／Ｌ 名称 ｍｇ／Ｌ ｍｍｏｌ／Ｌ

ＳＯ２－４

ＮＯ－３

Ｃｌ－

ＨＣＯ－３

９９２
１１０
１７１９
３９７

１０３
０１８
４８４
０６５

Ｍｇ２＋

Ｃａ２＋

Ｎａ＋

０

０６

１３２９

０

００１５

５７８

设原水经软化后Ｃａ２＋的浓度为００１５ｍｍｏｌ／Ｌ＝０６ｍｇ／Ｌ。

Ｎａ２＋的浓度＝２０１＋（１９－００１５）×２＝５７８（ｍｍｏｌ／Ｌ）＝１３２９４（ｍｇ／Ｌ）
由反应式ＨＣＯ－３ ＋ＨＣｌ Ｈ２Ｏ＋ＣＯ２＋Ｃｌ－

６１ ３６５ ４４ ３５５
ｚ １３６８７５ ｙ ｘ

解得　ｘ＝１３６８７５×３５５／３６５＝１３３１２５（ｍｇ／Ｌ）

　ｙ＝１３６８７５×４４／３６５＝１６５（ｍｇ／Ｌ）

　ｚ＝１３６８７５×６１／３６５＝２２８７５（ｍｇ／Ｌ）
加酸后 ＨＣＯ－３ 的浓度为２６８４－２２８７５＝３９６５（ｍｇ／Ｌ）＝０６５（ｍｍｏｌ／Ｌ）

Ｃｌ－的浓度为３８８＋１３３１２５＝１７１９２５（ｍｇ／Ｌ）＝４８４（ｍｍｏｌ／Ｌ）
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ＣＯ２的浓度为３４３２＋１６５＝１９９３２（ｍｇ／Ｌ）＝４５３（ｍｍｏｌ／Ｌ）

ＴＤＳ＝阴离子总量＋阳离子总量－０４９［ＨＣＯ－３ ］＋Ｒ２Ｏ３＋有机物

＝３２１８＋１３２５－３９６５＋０＋２＝４１７６５（ｍｇ／Ｌ）

⑦ 膜的实际运行压力和泵的选型

ａ净运行压力ｐｊ。单个膜元件的额定渗透水流量为ｑｖ，ｄ＝１１ｍ３／ｈ，渗透
水流量按额定最大透水量的７５％考虑，则ｑ＝１１×０７５＝０８２５（ｍ３／ｈ）。
因预处理效果好，据厂家提供的资料，原水污染系数取α＝０９。

２５℃时，温度校正系数Ｔｊ＝１２４ （厂家提供）。单个膜元件的额定运行压
力扣除０１４ＭＰａ的渗透压后，额定运行压力ｐｄ＝２７５ＭＰａ。则净运行压力

ｐｊ＝ｑｐｄＴｊ／（αｑｖ，ｄ）＝０８２５×２７５×１２４／（０９×１１）＝２８（ＭＰａ）

ｂ渗透水压力ｐｓ。渗透水直接进入紫外线消毒器和精滤装置，然后自流
进入储水箱，经计算 （过程从略），在这两个处理单元内的水头损失为

００２ＭＰａ，则ｐｓ＝００２ＭＰａ。

ｃ系统压差ｐｘ。膜组件的排列方式为３２１，由前面计算可知，每个膜元
件的透水量为额定透水量的７５％，即ｑ＝０８２５ｍ３／ｈ。则各组件的透水量为

０８２５×４＝３３（ｍ３／ｈ），按最不利条件计算即最大透水量为２０ｍ３／ｈ，则：
第一段各组件的给水量为２０／（３×０７５）≈８９（ｍ３／ｈ）
第一段各组件的浓水流量为８９－３３＝５６（ｍ３／ｈ）
第二段各组件的给水量为５６×３／２≈８４（ｍ３／ｈ）
第二段各组件的浓水流量为８４－３３＝５１（ｍ３／ｈ）
第三段各组件的给水量为５１×２≈１０２（ｍ３／ｈ）
第三段各组件的浓水流量为１０２－３３＝６９（ｍ３／ｈ）
单个压力容器的给水流量平均值为单个压力容器的给水流量减去该组件的

渗透水流量的一半。
第一段的平均给水流量为８９－３３／２＝７２５（ｍ３／ｈ），该流量时单个膜元

件的压差为００４０ＭＰａ，每个组件内有４个膜元件，则第一段压差为００４２×
４＝０１６８（ＭＰａ）。
第二段的平均给水流量为８４－３３／２＝６７５（ｍ３／ｈ），该流量时单个膜元

件的压差为００３８ＭＰａ，每个组件内有４个膜元件，则第二段压差为００３８×
４＝０１５２（ＭＰａ）。
第三段的平均给水流量为１０２－３３／２＝８５５（ｍ３／ｈ），该流量时单个膜元

件的压差为００４９ＭＰａ，每个组件内有４个膜元件，则第三段压差为００４９×
４＝０１９６（ＭＰａ）。
故整个系统压差ｐｘ＝０１６８＋０１５２＋０１９６＝０５１６（ＭＰａ）。

ｄ平均渗透压π　［ＴＤＳ］Ａ＝（［ＴＤＳ］ｆ＋［ＴＤＳ］ｂ）／２＝（４１７６５＋１６７０６）／
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２＝１０４４１２５（ｍｇ／Ｌ）

π＝［ＴＤＳ］Ａ×６８９５×１０－５＝１０４４１２５×６８９５×１０－５≈００７２（ＭＰａ）

ｅ系统实际运行压力　ｐ＝ｐｊ＋ｐｓ＋ｐｘ＋π＝２８＋００２＋０５１６＋００７２＝
３４０８（ＭＰａ）＝３４７５６（ｍＨ２Ｏ）

⑧ 紫外线消毒。选某厂生产的ＳＺＸＢＬ１１型紫外线消毒器１台，处理水
量２１～２５ｍ３／ｈ，功率３３０Ｗ，水头损失０００１ＭＰａ。

⑨ 精滤。选某厂生产的精密过滤器一个，规格ＤＮ８００ｍｍ×Ｈ１２００ｍｍ，
其中装填５μｍ滤芯２０支。额定过水流量为２０ｍ３／ｈ，在此过水流量下，水头
损失０００３ＭＰａ。

⑩ 泵的选型

ａ预处理。据厂家提供的资料，多介质过滤器内水头损失００２ＭＰａ，活
性炭过滤器内水头损失００２ＭＰａ，软化水装置内水头损失００２ＭＰａ，５μｍ滤
芯过滤器内水头损失０００３ＭＰａ，共计水头损失００２＋００２＋００２＋０００３＝
００６３（ＭＰａ）。以上各设备要求进口水压大于０２ＭＰａ，则要求预处理部分水
泵扬程大于０２６３ＭＰａ。选２台ＩＳ６５５０１６０离心清水泵，流量２５ｍ３／ｈ，扬程

３２ｍ，１用１备，出水自流进入中间水箱。

ｂ膜处理。由前面计算可知，膜处理系统实际运行压力为３４０８ＭＰａ，计

３４７５６ｍＨ２Ｏ。选某厂生产的ＣＲ３２１１不锈钢高压泵２台，串联运行。每台泵
流量２０ｍ３／ｈ，扬程１８０ｍ，出水进入终端水箱。

ｃ后处理。最不利用水点要求水压０１ＭＰａ，管道水头损失００１ＭＰａ，
紫外线消毒器水头损失００１ＭＰａ，精密过滤器水头损失０００３ＭＰａ，共计水头
损失０１２３ＭＰａ。选某厂生产的ＣＤＬｌ６１６不锈钢水泵２台，流量１６ｍ３／ｈ，扬
程１６ｍ，一用一备。

瑏瑡 清洗系统的设计

ａ根据生产厂家提供的化学清洗步骤，经计算 （过程从略）共需产品水
量Ｖ清＝２０×０７５×１５×４／６０＝１５（ｍ３），由终端水箱供给。

ｂ配制清洗液的量应能使系统内充满清洗液，使膜充分浸泡。
系统膜组件共计６个，每个膜组件外径２０３２ｍｍ，长度约４ｍ。考虑膜元

件占膜组件容器体积的３０％，则膜组件体积共计

Ｖ组＝０７×６πＤ２Ｌ／４＝０７×６×３１４×０２０３２２×４／４≈０５４（ｍ３）
经计算，反冲洗管道的充水空间Ｖ管＝０８ｍ３。
反冲洗保安过滤器规格ＤＮ８００ｍｍ×Ｈ１０００ｍｍ，滤芯所占体积５％，则

过滤器内存水体积

Ｖ滤＝０９５πＤ２Ｈ／４＝０９５×３１４×０８２×１／４≈０４８（ｍ３）
则清洗箱的体积Ｖ箱＝Ｖ组＋Ｖ管＋Ｖ滤＝０５４＋０８＋０４８＝１８２（ｍ３）
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在清洗过程中先后配制清洗液３次，则清洗液配制需用水量Ｖ液＝３Ｖ箱＝
１８２×３＝５４６（ｍ３）

ｃ清洗过程中共需产品水量Ｖ产＝Ｖ清＋Ｖ液＝１５＋５４６＝２０４６（ｍ３）

ｄ终端水箱体积Ｖ端 应大于Ｖ产，同时考虑用户用水量的变化系数 （计算
过程从略），取Ｖ端＝２５ｍ３。
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第２章　地面水除藻技术

藻类通常是指一群在水中以浮游方式生活、能进行光合作用的自养型微生
物，个体大小一般在２～２００μｍ，其种类繁多，均含叶绿素，在显微镜下观察
是带绿色的有规则的小个体或群体。由于它们是水体中重要的有机物质制造
者，故在整个水体生态系统中占有举足轻重的作用，是生态系统中不可缺少的
一个环节。近年来，随着湖泊富营养化和世界各地的淡水水华频频发生，由此
而引起的人畜中毒甚至死亡的事件时有报道。淡水藻中产生藻毒素最多的是蓝
藻，蓝藻是绝大部分富营养化水体中的优势藻类，蓝藻的生长和水华的发生受
水体理化、生物因素和气候的影响，某些种类的蓝藻产生毒素。当今，湖泊、
水库的水质富营养化而导致蓝藻繁殖污染水体，已成为严重的问题，澳大利
亚、孟加拉国、加拿大、印度、以色列、日本、新西兰、南非、美国、前苏联
等国家都有报道。我国昆明、武汉、郑州、无锡、合肥、上海等地湖泊、水库
均发现藻类污染，有的已达相当严重的程度。现在世界上已有８个国家 （澳大
利亚、巴西、加拿大、芬兰、英国、日本、葡萄牙和美国）已建立国家级计
划，研究蓝藻与水质关系等，其原因是有毒蓝藻影响水质，引起人和动物中
毒，减少鱼和贝类生产，特别影响水产养殖业，随着水的富营养化加速，这类
问题将越来越重要。

２１　水体中藻类与藻毒素

２１１　蓝藻及毒素

２１１１　蓝藻毒素的结构及毒性机理
蓝藻，又称蓝绿藻，是由于其光合作用而形成的颜色得名，是广泛出现在

世界各地的主要藻种，在淡水中生长的蓝藻在水体表面聚集形成水华，或集中
在表面形成蓝绿色的浮藻群。
某些种类的蓝绿藻产生毒素，依据它们的作用方式，可归类为肝毒素 （如

微囊藻毒素）、神经毒素 （如类毒素）、皮肤刺激物或其他毒素。其中肝毒素和
神经毒素都是由在地表水中普遍存在的蓝藻所分泌的，因此这些毒素与供水水
质相关。

（１）肝毒素　包括微囊藻毒素、节球藻毒素和ｃｙｌｉｎｄｒｏｓｐｅｒｍｏｐｓｉｎ。微囊
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藻毒素是一组环状七肽，一般结构为环，相对分子质量约为１０００。到目前为
止已发现６０多种微囊藻毒素，其中有些毒素可能是在水华中产生的。含量较
多、存在较普遍、毒性较大的是ＬＲ、ＲＲ和 ＹＲ，其中Ｌ、Ｒ、Ｙ分别代表

Ｌｅｕ、Ａｒｇ和Ｔｙｒ。微囊藻毒素主要存在于微囊藻、鱼腥藻、颤藻和念珠藻中，
也有人从眠状软管藻中分离到了微囊藻毒素。节球藻毒素是一组环状五肽，一
般结构为环。节球藻毒素的相对分子质量为８２４，存在于泡沫节球藻中，目前
已分离到７种节球藻毒素。研究发现微囊藻毒素和节球藻毒素被认为是潜在的
促肿瘤剂。同时，有人发现节球藻毒素可以引起肿瘤的发生，可能是一种新的
致癌物。最早确认化学结构的微囊藻毒素是 ＭＣＬＲ，迄今为止的大部分工作
都采用这种毒素，大部分国家的微囊藻毒素中毒事件多半也与 ＭＣＬＲ有关。

（２）神经毒素　主要包括鱼腥藻毒素、石房蛤毒素、新石房蛤毒素和膝沟
藻毒素等，其中后三者统称为麻痹性贝毒。目前发现鱼腥藻、颤藻、束丝藻、
柱孢藻和微囊藻可以产生鱼腥藻毒素。
神经毒素在水体中的存在较微囊藻毒素为少，其危险程度也不如微囊藻的

慢性暴露那样严重。类毒素ａ等神经毒素具有高度的神经毒性，但它们的生
物半衰期短。根据摄入毒素种类、数量和胃中生物量的不同，急性暴露于神经
毒素可在几分钟或几小时内引起死亡。苏格兰曾报道狗食入含有类毒素ａ的
颤藻引起中毒。

（３）其他毒素　脂多糖内毒素是蓝藻细胞壁的组成部分，由脂Ａ、核心寡
糖和Ｏ特异多糖组成。目前已从裂须藻、颤藻、鱼腥藻、微囊藻和Ａｎａｃｙｓｔｉｓ
中分离到。蓝藻脂多糖内毒素的脂 Ａ与革兰阴性细菌的脂多糖不完全相同，
种类更多，而且往往含有少量的磷酸。皮肤毒素主要从海洋蓝藻巨大鞘丝藻中
发现，人在含有这些毒素的海域中游泳后会产生皮肤过敏、口腔和胃肠发炎等
症状。皮肤毒素可能是蛋白激酶Ｃ的活化剂，具有促肿瘤作用。到目前为止，
尚未见有淡水蓝藻中存在皮肤毒素的报道。

２１１２　蓝藻的发生和生长
特定种属的蓝藻在世界各地的发生显然受到水体化学性质的地区差异和气

候条件的影响。例如，柱形藻出现在热带地区的水体中，但在温带地区的水体
中则没有发现其存在。与此类似的是，微囊藻和项圈藻水华广泛发生于温带地
区的水体。总的来说，５０％～７５％的水华中含有毒素，且常常不止一种。同一
种藻类中，也会有产毒的和不产毒的藻株同时存在。在发生水华的水体中，由
于藻毒素的浓度可随时间、空间变化，因此水华的全面毒性是不确定的。没有
简便方法鉴别产毒株和非产毒株。任何水华的毒性产物的不可预见性使其具有
潜在危险并应时刻对其保持警惕，防止蓝藻水华的发生也是控制有毒水华的关
键之一。
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蓝藻的生长和水华的发生受到理化和生物因素的影响，由于这些因素的相
互作用，每年蓝藻的生长和产生毒素都可能有很大变化，优势藻种也有季节
差异。
蓝藻在富含氮、磷等无机营养物、水温常年介于１５～３０℃之间、ｐＨ值介

于６～９之间的水体中常年存在。水华常常发生在夏末或初秋，常发生在富营
养化水体中。最佳的光照度因藻种而异。此外，一些蓝藻 （如铜绿微囊藻）能
够随光照调节其浮力。这一特性使蓝藻可在不同热度梯度的水中游移，并可吸
收水温较低的较深层水中的营养。其浮力主要是由光合作用产生的碳水化合物
控制的。如果ＣＯ２的量不足，这种控制机制就无法实现。虽然夜间的浮力无
法调节，但夜间的呼吸作用引起ＣＯ２的减少使蓝藻浮上水面。
湍流和高速水流使蓝藻不能保持在原位，不利于蓝藻的生长。大暴雨加速

了水体中的营养流失，不利于水华的形成。
温暖的气候条件有利于浮藻的形成。比较高的大气压、微风或中等风速的

风，再加上持续的水体环流，使水中保持一定位置的大量蓝藻得以利用这些有
利因素生长。一旦风和环流停止，则蓝藻会突然变得 “过量”。如果蓝藻不能
及时地调整其浮力或根本不能调节其浮力 （夜间时），水华就会浮上水面并形
成浮藻群。因而，浮藻往往是夜间形成的，这些浮藻可能漂到下风向，在僻静
的岸边或海湾停留，并释放出毒素，最终藻类死亡。

２１１３　毒素的产生和存在
为更好地了解蓝藻毒素并防止它们引起的危害，研究人员对蓝藻毒素的环

境行为进行了广泛的研究。由于在世界各地广泛存在并且危害较大的蓝藻毒素
是微囊藻毒素，因此文献报道多集中在微囊藻毒素的研究上。
据调查，影响毒素产生的两大因素是光照和温度。产生蓝藻毒素的最适温

度是２５～３０℃，这表明蓝藻在温带地区温暖的天气条件下最具毒性。但在不
同国家，最适温度可能有所变化。光密度 （而非光照量）对铜绿微囊藻产生毒
素具有重要影响。相对于白光、红光和绿光可使毒性和毒素／蛋白的比率均增
高，光照度小于４０μＥ／（ｍ２·ｓ）［ｍｉｃｒｏｅｉｎｓｔｅｉｎ／（ｍ２·ｓ）］时，蓝藻的毒性随
着光密度的增加而增强，随着水深的增加而减弱。但是，当有不同深度的水流
混合，尤其是当风速大时，情况就不尽如此了。
一些试验研究显示：ｐＨ 值、氮、磷和ＣＯ２ 也可能影响微囊藻毒素的产

生。对南非Ｈａｒｔｂｅｅｓｐｏｏｔ水坝中铜绿微囊藻浮萍中的六种微囊藻毒素监测２５
年，发现冬天毒素浓度很低或未检出，夏季毒素浓度达到高峰。其中四种毒素
的总浓度 （５～４１５μｇ／ｇ干藻）与太阳辐射、表面水温、ｐＨ值以及氧饱和度直
接相关。未见藻类毒性与地表水中有机或无机营养物浓度相关的报道。
对三个季节中加拿大Ａｌｂｅｒｔａ中部三个富营养化的硬水湖泊中 ＭＣＬＲ的
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出现模式的研究 （用高效液相色谱 ＨＰＬＣ检测 ＭＣＬＲ，计为μｇ／ｇ铜绿微囊
藻），结果表明：同一湖泊一年中各季节、不同年份以及不同湖泊之间铜绿微
囊藻随时间变化有很大差异，甚至可能相差３个数量级。ＭＣＬＲ浓度的季节
变化与铜绿微囊藻的丰度和生物量、总磷、总溶解磷、ｐＨ值、叶绿素呈正相
关关系，出人意料的是，ＭＣＬＲ的浓度和氮浓度呈负相关关系且和水温无关。
在一昼夜中 ＭＣＬＲ的浓度在夜间比白天下降了６倍多。有学者在英国研究了
水体中的营养供给和水温与蓝绿培养液中 ＭＣＬＲ浓度的关系，结果表明：当
氮过量并且最高水温在２０～２５℃时，每单位干重的蓝藻中所含微囊藻毒素的
量较高，但当水温低于２０℃或高于２５℃时反而减少。
鉴于同种藻类的不同株产生毒素的巨大差异，藻类的基因差异和代谢过程

也可能对毒素的产生造成重要影响。有研究表明不同地点或同一片水华产生毒
素的能力随时空变化。
蓝藻毒素与膜结合或游离在细胞中，试验研究表明：虽然生长期的藻细胞

也能主动释放毒素，但大部分的毒素是在细胞衰老和死亡时释放。对培养的藻
细胞生长静止期、指数期和稳定期中毒性的研究表明：最大的毒性出现在指数
期和稳定增长期之间，培养的２株微囊藻的最大产毒细胞数出现在指数生长期
末期。
微囊藻毒素和生物碱在水中降解，但在显著降解前有一个滞后期。英国用

浓度为１０μｇＭＣＬＲ／ｍＬ水库水开展的研究显示 ＭＣＬＲ的半衰期小于一周，
也有学者发现微囊藻毒在环境水体中可发生生物降解，其半衰期约为一周。通
常，如果有一个滞后期，则毒素的半衰期约为９～１０天。在一项研究中，用灭
藻剂处理水华后，一直到２１天后才出现微囊藻毒素，究其原因可能是硫酸铜
引起的 “休克”作用。ＭＣＬＲ在水中很稳定，可对抗极端的ｐＨ 值和高达

３００℃的高温，水中 ＭＣＬＲ是通过自然降解和光解作用降解的。

２１１４　环境水平和人群暴露
主要的人群暴露途径是饮水摄入，少量的暴露是通过娱乐时接触湖水、河

水引起，对 ＭＣＬＲ而言，由于其不能通过细胞膜，因此不能被皮肤吸收。也
有一些人服用某些藻类的片剂而接触蓝藻毒素。此外，在淋浴时也可少量摄
入，但由于 ＭＣＬＲ极易溶于水而不易挥发，除非形成气溶胶，否则由肺部吸
入也是不可能的。最近进行了藻类毒素进入食物链程度的调查。在气候寒冷的
国家，暴露于藻毒素的时间比气候温暖的国家短。
加拿大 Ａｌｂｅｒｔａ湖泊和池塘中 ＭＣＬＲ 的量为４～６０５μｇ／ｇ干藻细胞。

１９９０～１９９２年间１９个湖泊３８０个水华样品中７０％以上可检出毒素 （大于

１μｇ／ｇ干藻细胞）。与此类似，日本１９８９～１９９１年间微囊藻水华中 ＭＣＬＲ的
浓度为２７～６２２μｇ／ｇ干藻细胞，ＭＣＲＲ的浓度为１１～９７９μｇ／ｇ干藻细胞，
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ＭＣＹＲ的浓度为９～３５６μｇ／ｇ干藻细胞，总的微囊藻毒素的量达到１７３２μｇ／ｇ
干藻细胞。
从Ａｌｂｅｒｔａ的水样看，从原水中摄入微囊藻毒素的量为０１５～４３μｇ／Ｌ，

１１５ｈ的周期中每小时的变异系数高达５９％，在饮用水中的微囊藻毒素的量为

００９～０６４μｇ／Ｌ，变异系数为１０％。经５周时间，两种水样得出的变异系数
结果与上述类似。

１９９３年夏，加拿大Ｓｈｏａｌ湖发生水华后，在采集湖水和饮用水中检出了

ＭＣＬＲ。１９９５年，选择１６０个地面水进行藻类研究，在原水中发现微囊藻毒
素，对相应自来水进行分析发现６８％的自来水中存在微囊藻毒素。这显示现
行的水处理方法只能部分去除藻类毒素。毒素在原水和自来水中的浓度分别为
小于０１～１０μｇ／Ｌ和小于０１～０６μｇ／Ｌ。

１９９３年在德国从１２份富营养化水样的９份水样中检测出７种微囊藻毒
素，毒素的浓度高达８００μｇ／ｇ干重藻细胞；在６份水样中检出细胞毒素。
综合以上数据可知，通过适当的水处理，暴露的微囊藻毒素一般小于

１μｇ／Ｌ。通常的暴露情况可能大大低于此数值。但是，并非所有的水都经过过
滤、吸收，许多未经处理或只是简单的加氯消毒。

２１１５　蓝藻毒素的危害
对蓝藻毒素的研究之所以广受重视，是与它们的危害分不开的。自从

１８７８年Ｆｒａｎｃｉｓ首次报道了动物由于饮用含蓝藻的水而死亡的事件以来，世界
各地蓝藻毒素引起鸟类、鱼类、动物甚至人类死亡的事件频繁发生。由于水体
富营养化现象日益加剧，蓝藻水华的发生也越来越频繁。研究表明，世界各地

２５％～７０％的蓝藻水华可产生毒素。那些以河流、湖泊、水库为饮水水源的人就
有摄入蓝藻毒素的危险。另外，人类与含蓝藻毒素的水体直接接触 （如游泳、
划船等），也可能中毒。由于水体中的蓝藻毒素往往含量较低，经常表现出来的
是慢性毒性。流行病学调查表明，我国江苏海门、启东和广西扶绥地区的原发
肝癌发病率高与当地居民长期饮用含微量微囊藻毒素的浅塘水和河流水有关，
而当地饮用深井水的居民原发肝癌发病率则相当低。蓝藻毒素也具有急性毒性，
如１９９６年，巴西一个血液透析中心由于使用被蓝藻毒素污染的水而导致６０多人
死亡。表２１列举了近３０年来文献报道的一些蓝藻毒素引起人类中毒的事件。

表２１　近３０年来发生的蓝藻毒素引起人类中毒事件

接触方式 年　代 地　点 受影响人群 毒 素 种 类

饮水 １９７５ 　美国 　约５０００人患急性胃肠炎 ①
１９７９ 　澳大利亚 　１４９人出现类似肝炎的症状 Ｃｙｌｉｎｄｒｏｓｐｅｒｍｏｐｓｉｎ

１９７２～１９９５ 　中国江苏和
广西部分地区

　原发肝癌发病率高 微囊藻毒素
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续表

接触方式 年　代 地　点 受影响人群 毒 素 种 类

饮水 １９８８ 　巴西 　２０００人患胃肠炎，其中８８人死亡， ①
１９９２ 　澳大利亚 　许多人患“ｂａｒｃｏｏｆｅｖｅｒ”，看到食

物就恶心、呕吐
肝毒素

　

直接接触 １９８９ 　英国 　２人患肺炎，１６人患咽喉溃疡、头
痛、腹痛、呕吐、腹泻

微囊藻毒素

　

１９９５ 　澳大利亚 　７７７人患胃肠炎，发热，眼、耳受刺
激，嘴唇起疱疹

肝毒素

　

１９９６ 　英国 　１１人发烧，发皮疹 微囊藻毒素

血透析 １９７４ 　美国 　２３人肌痛、呕吐、寒战、发皮疹 脂多糖内毒素

１９９６ 　巴西 　１１６人视物模糊、恶心、呕吐、肝损
伤，其中６３人死亡

微囊藻毒素

　

　　① 未鉴定。

２１２　蓝藻毒素的危险评价与监测
既然水体中的蓝藻毒素对人类具有潜在的危害，就有必要对水体中的蓝藻

毒素进行危险评价。Ｄｕｙ等根据文献报道的几种蓝藻毒素的无可见有害反应剂
量 （ＮＯＡＥＬ）或最低可见有害反应剂量 （ＬＯＡＥＬ）求出了这些毒素在饮用
水中的最高允许含量 （见表２２）。尽管微囊藻毒素ＬＲ在所有微囊藻毒素中毒
性最大，而且它的促肿瘤作用已被证实，但某些微囊藻毒素可能不具有促肿瘤
作用，因此对微囊藻毒素ＬＲ和总微囊藻毒素的最高允许含量分别进行了计
算。可以看出，相对于鱼腥藻毒素来说，人类对微囊藻毒素更敏感。但是无法
比较人类对微囊藻毒素和对Ｃｙｌｉｎｄｒｏｓｐｅｒｍｏｐｓｉｎ的敏感性，因为后者是根据腹
腔注射所得结果求出的。由于节球藻毒素被怀疑是一种新的致癌物，因此饮用
水中节球藻毒素的最高允许含量可能比微囊藻毒素ＬＲ还要低。目前世界卫生
组织 （ＷＨＯ）制定的饮用水中微囊藻毒素ＬＲ的最高允许含量 （针对成人）
为１μｇ／Ｌ，这是只考虑微囊藻毒素的毒性得出的结果，若考虑促肿瘤作用，则
微囊藻毒素ＬＲ的最高允许含量为０３μｇ／Ｌ，这与Ｄｕｙ等的结果相似。

表２２　饮用水中蓝藻毒素的最高允许含量／（μｇ／Ｌ）

蓝 藻 毒 素 婴儿① 儿童① 成人①

微囊藻毒素② ０．２０ ０．２９ ０．８８

微囊藻毒素ＬＲ② ０．０７ ０．１１ ０．３２

鱼腥藻毒素ａ② ２．７２ ４．０８ １２．２４

Ｃｙｌｉｎｄｒｏｓｐｅｒｍｏｐｓｉｎ③ ０．１１ ０．１６ ０．４８

　　① 婴儿、儿童和成人的体重分别按５ｋｇ、１０ｋｇ、６０ｋｇ计，每日饮水量分别按０７５Ｌ、１Ｌ、２Ｌ计。

② 由口服给药所得结果。

③ 由腹腔注射所得结果。
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根据表２２的数据可以推测，那些饮用未经处理的地表水的人群有摄入蓝
藻毒素的危险，特别是在蓝藻水华发生的高峰季节。由此，可以看出蓝藻毒素
对发展中国家 （特别是农村地区的人群）比发达国家的人群具有更高的危险。
但是，饮用经处理的地表水的人群并非就没有摄入蓝藻毒素的危险了，因为目
前传统的水处理方法在去除蓝藻毒素方面效果并不好。无论对哪一类人群，儿
童和婴儿均比成人具有更高的摄入蓝藻毒素的危险。
由于微量蓝藻毒素对人类有危害，迫切需要对水体中特别是作为饮水水源

的湖泊、河流和水库中的蓝藻毒素进行监测。目前的监测技术是针对分布广、
毒性大的微囊藻毒素建立的，主要有小鼠法、化学法 （如 ＨＰＬＣ法）、酶联免
疫吸附实验法 （ＥＬＩＳＡ）、蛋白磷酸酶抑制测定法 （ＰＰＩＡ）和细胞毒性监测技
术等。这些监测技术各有其优点和缺点，见表２３。一种较理想的监测程序是
先用ＥＬＩＳＡ或ＰＰＩＡ对水样进行 “扫描”，若含有毒素，则用化学法对其进行
鉴定并测定毒素含量。人类对蓝藻毒素的摄入也并不一定仅通过饮水、直接接
触和血透析这三种途径，由于蓝藻毒素可通过食物链累积，供食用的水产品如
鱼类、贝类等也可能携带蓝藻毒素进而危害人类。另外，那些用地表水进行喷
灌的农作物以及室外养殖的微藻食品都有受到蓝藻毒素污染的危险。

表２３　微囊藻毒素监测技术的优缺点

监 测 技 术① 优　　　点 缺　　　点

小鼠法 毒素的有害效应易检测

操作简单

小鼠的维持费用高

工作量大

伦理问题

ＨＰＬＣ 对不同毒素可进行精确的定性和定量 灵敏度较低

毒素需预处理

ＥＬＩＳＡ 可检测到毒素的不同同系物

商品试剂盒的出现大大方便了操作

高灵敏度

对多种同系物的识别需要广谱抗体

　

ＰＰＩＡ（放射标记） 只有监测ＰＰ１和ＰＰ２Ａ的抑制剂
高灵敏度

不能区分特异的毒素同系物

需要新制备的放射性底物

放射性废物的处理困难

ＰＰＩＡ（显色） 简便、迅速
高灵敏度

不能区分特异的毒素同系物

需要纯化的ＰＰ１和ＰＰ２Ａ
细胞毒性监测 用原代肝细胞可获得高灵敏度

用建立的细胞系可方便实验

原代肝细胞的生产工作量大

建立的细胞系往往灵敏度较低

　　① ＨＰＬＣ，高效液相色谱；ＥＬＩＳＡ，酶联色疫吸附测定；ＰＰＩＡ，蛋白磷酸酶抑制测定；ＰＰ，蛋白

磷酸酶。

我国卫生部２００１年颁布的 《生活饮用水水质卫生规范》规定，对微囊藻
毒素ＬＲ在生活饮用水中的限值为０００１ｍｇ／Ｌ，因此寻求有效去除藻毒素的
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饮用水制水工艺已成为研究的重点。

２２　藻类对制水的影响

含藻原水进入净水厂后，会使水质发生变化，从而干扰水处理作业，对制
水生产工艺、药耗以及构筑物池壁都会产生极大的不利影响，主要表现在以下
几个方面。

① 对混凝的影响。在光合作用下，水中ｐＨ 值升高，且由于藻类作用，
溶解氧增加，矾花密度降低，沉淀去除率下降，导致需要投加的混凝剂增多，
高藻水的处理需要消耗大量的混凝剂。此外，部分藻细胞易穿透絮凝体，破坏
絮凝过程，导致出水有藻类污染物。

② 干扰过滤。藻类物质在滤池中可大量繁殖，会使滤料层堵塞，从而缩
短过滤运行周期，导致反洗水用量增加，反洗频率加大，实际用水产量下降并
影响出水水质。

③ 对构筑物的影响。藻类细胞成层成为黏质物，附在混凝土池壁表面，
形成一层润滑层，既影响制水过程中的感官质量，又增加了洗池的频率和费用
以及工人的劳动强度。另外，藻类对混凝土池壁构成很大的威胁，如长沙三水
厂构筑物池壁由于藻类等物质的长期腐蚀，致使池壁粗糙老化，反过来又给藻
类物质的寄生繁殖、水垢青苔的附着生长，提供了有利的栖息场所。

④ 藻类致臭。藻类所分泌的臭味物质导致饮用水出现异味，水中藻细胞
数量的增大也增加了氯的使用量，当水处理中氧化剂使用量较低时，不仅无法
消除臭味的影响，有时还会和一些臭味有机物反应生成新的致臭物质。
藻类在代谢过程中易产生三卤甲烷的前驱物质，三卤甲烷是对人体具有潜

在危害的致癌性物质。部分藻类在代谢过程或死亡后释放藻毒素，对生物体造
成毒性和危害，常规的水处理工艺对毒素中常见而且危害较大的肝毒素难于去
除。藻类所产生的有机物质易造成微生物在水供给系统中重新生长，对管网和
管网水质不利。由于存在这些问题，饮用水处理中不能忽视藻类的影响。

２３　藻类去除方法

易受日照影响的较浅和流动缓慢的水体 （如湖泊、水库等），在富营养条
件下水中藻类易于大量繁殖，特别是在水温较高的夏秋季节，水中的含藻量将
很高。水中的藻类除了会使水产生令人厌恶的味和臭外，还因为它们的密度接
近于水，混凝沉淀的效果不好，易于堵塞滤池，影响水厂的正常运行。因此，
在处理藻类含量较多的湖泊、水库水时，应考虑除藻问题。世界各地根据原水
水质、水源地环境及藻类的种类、数量，采取对应的去除方法，取得了不同程
度的效果，从文献报道来看，目前水处理中除藻单元工艺主要有如下几种
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方法。

２３１　化学药剂法 （加药灭藻法）
加药灭藻法控制藻类既可在水源地进行，也可在水处理厂进行，美国、澳

大利亚等国常采用此法控制藻类在湖泊、水库中的生长。
常用的除藻剂有硫酸铜 （控制藻类生长的硫酸铜浓度一般需大于１０ｍｇ／Ｌ，

这使得水中铜盐浓度上升，因而需谨慎使用）、氯、二氧化氯等。预氯化常用
于水处理工艺中，以杀死藻类，使其易于在后续水处理工艺中去除，但预氯化
使水中消毒副产物增加，也是一种不得已而为之的方法。化学药剂法应用较为
灵活，但使水中增加了新的对健康不利的化学物质。此外，还可采用投加活化
硅酸、活性炭、高锰酸盐等方法灭藻。

（１）折点加氯杀藻　把反应池前的加氯量加大，以氧化水中的有机物，杀
灭藻类。这是一种较为简单的能快速杀藻的方法，在国内水厂使用较多，能够
有效地杀灭藻类，抑制藻类产生和繁殖。据有关试验表明，采用该种方法，除
藻率一般能达到５０％左右，并能除去水中的一部分异味，除藻后的原水再经
常规水处理工艺，能使饮用水中不含或稍含藻。但这种较为简捷的除藻工艺同
时存在着某些不足之处。①当水中含有大量天然有机物如腐殖质、灰黄酸、富
里酸及藻类代谢产物时，这些天然的有机物就成为卤代烃形成的前驱物质，再
经加氯杀藻，卤代烃形成的概率就大大增加了，目前已被证实卤代烃对人体健
康具有较大危害，其中１，２二氯乙烷、１，１，２，２四氯乙烷、四氯乙烯、三氯乙
烯、三溴甲烷、六氯苯为强致癌物。因此，这种方法用于给水处理在国外已被
限制使用。②由于要达到杀灭藻类的目的，投加时需要很大的氯量，导致了单
位水量成本的增加。

（２）二氧化氯杀藻　ＣｌＯ２ 是一种强氧化剂，具有更好的灭菌、除藻和除
臭效果，并且能够有效地控制卤代烃的生成量，降低矾耗，改善水质。根据有
关试验发现：ＣｌＯ２优于液氯，ＣｌＯ２ 具有较高的氧化还原电势，比液氯杀菌
能力强，由于它不像Ｃｌ２以亲电取代为主，而是以氧化反应为主，经氧化的有
机物多降解为氧基为主的产物，不会产生卤代烃等消毒副产物，对人体的副作
用小。但其成本较氯气高，生产条件较为苛刻，目前国内的部分制水企业正研
究它来代替氯气消毒的可行性。伴随新型的、简单的ＣｌＯ２ 制取方法的出现，
其在给水处理中会得到更广泛的应用。

（３）投加助凝剂　即 ＨＣＡ１阳离子净水剂杀藻。ＨＣＡ１属阳离子型线型
高分子聚合物，它是二甲基二烯丙基季铵盐的聚合物，水溶性好，能完全溶解
于水成真溶液，质量符合生活饮用水处理剂标准。市售 ＨＣＡ１固体含量为

４０％，相对分子质量在１０万左右，阳离子度大于９０％，残余单体３９％。其
作用机理是借助聚合物本身含有的阳离子基团和活性吸附基团，对悬浮胶粒和
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含负电荷的物质通过电中和及吸附架桥等作用使之失稳、絮凝。由于有机高分
子有极高的聚合度，故其架桥作用远多于核型无机混凝剂强烈，其商品的毒性
及致畸变性试验已由检测证实：急性经口毒性试验 ＨＣＡ１原液属低毒性，

５‰应用液基本无毒，ＨＣＡ１原液有中等蓄积性，５‰应用液为轻度蓄积性，

Ａｍｅｓ试验、微核发生率及精子畸变率证明 ＨＣＡ１原液无致突变作用。在生
产应用中 ＨＣＡ１的投加量小于０３ｍｇ／Ｌ，远低于毒性试验中所提出的５‰应
用液的浓度，因而在使用上是安全的。对于高藻水，大量藻类漂浮在池的上
部，水体ｐＨ值上升，常规净水剂混凝效果差，出水水质下降，当大量藻类进
入滤池会增加滤池的负担。由于藻类表面带负电荷，易与阳离子型 ＨＣＡ１接
触，所以在反应池投加 ＨＣＡ１助凝剂能使水中的微生物絮凝成团，加速其沉
淀去除。目前，该方法在我国一些省市已有采用，值得研究借鉴使用。

（４）投加粉末活性炭 （ＰＡＣ）预处理　在反应池前，把粉末活性炭投在混
凝剂之前或与之同时投加于原水中，经混合吸附水中有机物和无机杂质后，黏
附在絮体上的炭粒大部分在沉淀池中成为污泥排除。粉末活性炭作为助凝剂，
可强化反应沉淀池对藻类的去除，并能去除异臭异味，特别是在藻类繁殖季
节，用此法可作为应急措施。但使用活性炭造价高，水厂全年连续使用的不
多，短期使用尚可。在我国，合肥自来水公司早已成功采用了该种方法。

（５）高锰酸钾除藻　利用高锰酸钾除藻也有较好的效果，对碱性水的除藻
效果优于中性或酸性水。一般高锰酸钾投加量为１～３ｍｇ／Ｌ、接触时间不少于

１～２ｈ，但也有投加量为１０ｍｇ／Ｌ、接触时间为１０～１５ｍｉｎ的特殊情况 （为了
延长接触时间，可在引水管中投药）。如果预氧化过程中高锰酸钾投量过多，
可能会穿透滤池而进入配水管网，出现 “黑水”现象，而且出水的含锰量增
加，有可能不符合生活饮用水水质标准。过剩的高锰酸钾可在沉淀池中去除，
只要淡红色已在池内消失，高锰酸钾就不会进入滤池。有些水厂采用直接过滤
工艺 （不经过混凝、沉淀），则需专门的检测设备，以防止多余的高锰酸钾穿
透滤池而进入配水管网。有时也可投加粉末活性炭去除过剩的高锰酸钾，其投
加点应在高锰酸钾氧化反应完成以后，以免相互作用而降低除藻效果，但是粉
末活性炭也可能穿透滤池而进入配水管网，宜在滤速上加以控制。
投加助凝剂高锰酸盐 （ＰＰＣ）复合药剂，对藻类也有较好的去除效果，

ＰＰＣ是一种新型、高效的助凝剂，已有资料证实采用 ＰＰＣ预处理技术对合肥
巢湖原水中藻类的去除效果。在一定范围内 ＰＰＣ的投量和它的除藻效率成正
比关系。随预处理中ＰＰＣ投量的增加，沉淀水和滤后水中藻类的去除率呈不
断上升趋势。但其对低浊、低藻的原水处理效果并不理想。
采用高锰酸盐复合药剂或高锰酸钾作为预氧化剂，所取得的除藻效果优于

单纯混凝效果，它可以显著降低水中的ＵＶ２５４值，也就是破坏水中的有机物结
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构，同时它还能消除由藻细胞分泌的部分臭味物质，对藻毒素 ＭＣ，高锰酸盐
的去除率可以达到６０％。马军等认为它所形成的新生态水合二氧化锰对含藻
水的混凝具有明显的促进作用，新生态水合二氧化锰能够吸附水中藻类，从而
增加藻在水中的沉淀速度，形成相对较密实的絮体。预氯化常用于水处理工艺
中，以杀死藻类，是单一的氧化作用，而高锰酸盐预氧化是氧化和新生态水合
二氧化锰吸附的协同作用。但高锰酸钾预氧化的最大缺点是投加过多后，出水
的色度、浊度和锰含量会增大，影响出水水质。如果将预氯化和高锰酸钾预氧
化相结合，并控制高锰酸钾的投加量，可以获得很好的效果，可使杀藻能力提
高２０％～３０％。如果在高锰酸盐预氧化后，使用硫酸铁和阳离子聚合物作为
双混凝剂，过滤后可以使出水中的浊度降到００６ＮＴＵ以下，锰离子浓度小于

５μｇ／Ｌ，藻的去除率几乎为１００％。
（６）人工加泥或石灰　在原水中投加泥土，由于水中浊度加大，使絮体密

度增加，沉淀加速。用这种方法时一般滤池过滤情况良好，但增加了排泥量。
据考察，美国许多水厂附近设有调节水库，水库中含有藻类，常采用下面三种
方法除藻：①当藻类含量较高时，每天用专用船向水库中投加ＣｕＳＯ４ 溶液，
其投加量为０５～０７ｍｇ／Ｌ；②当藻类含量不高时，在进入水厂的原水中投加

Ｋ２ＭｎＯ４；③当藻类含量低时，在进入水厂的原水中加氯。

２３２　微滤机除藻
通常微滤机除藻主要用于处理低浊高藻的湖泊水。有资料记载，上海自来

水公司进行的一项试验表明滤网对藻类的去除率为５１％～５７５％，效果优于
混凝沉淀，但对浊度、色度、ＣＯＤＭｎ的去除率都很低，远不及混凝沉淀。因
此，微滤机主要用以去除水中浮游动物和藻类。采用网眼孔径为１０～４５μｍ
（多数为３５μｍ）的微滤机，除藻率约为５０％～７０％，但浊度只能减少５％～
２０％。采用孔径为２５～３５μｍ的布筛处理开罗的尼罗河水时，藻类平均去除率
为４０％；处理巴黎塞纳河水时为５５％，处理湖泊和蓄水库水时为５０％～
６５％。德国的Ｓｌｉｐｐｌｉｎｇｅｎ水厂在向原水中投药之前用微滤机去除原水中大部
分藻类等颗粒物。微滤机对藻类的去除率随藻的种类不同而有很大区别，越细
小的藻类越难去除，有时仅去除１０％，可是这种藻类所消耗的混凝剂量最大。
又因微滤机所能去除的浊度不多，所以应用微滤机几乎不可能降低混凝剂投
量。在某些特殊情况下，例如需要去除浮游动物 （蠕虫、甲壳动物等）时，可
选用微滤机除藻。

２３３　气浮法除藻
藻类密度一般较小，投加混凝剂后形成的絮凝体不易沉淀，采用气浮则可

以取得较好的除藻效果。这对低浊度、高色度水更为合适。气浮法的种类很
多，有压力溶气法、真空释气法、微孔布气法、电解产气法、机械碎气法、化
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学产气法、生物产气法等。但应用最多的还是压力溶气法，这是由于该法所产
生的气泡其微细度及稳定性高，在数量上也能得到很好的满足，同时电能消耗
较低，操作管理可靠、简易，并能适应大、中、小型设备的要求，因此与其他
形式相比占有优势。
我国气浮净水技术发展较快，主要表现在：研制成功的低压、高效溶气释

放器的动力消耗比国外有较大幅度的降低；研制成功的高效压力溶气罐的溶气
效率已趋理想程度，同时，罐的容积比国外小得多；在气浮池主要技术指标
（如表面负荷率、分离效果、池高等）方面均已达到国外先进水平。

２３３１　压力溶气气浮法的工艺流程
压力溶气气浮法工艺流程如图２１所示。

图２１　压力溶气气浮法工艺流程

１—原水取水口；２—絮凝剂投加设备；３—原水泵；４—絮凝池；５—气浮池接触室；

６—气浮池分离室；７—排渣槽；８—集水管；９—回流水泵；１０—压力溶气罐；

１１—空气压缩机；１２—溶气水管；１３—溶气释放器

压力溶气气浮法的工作过程为：原水经原水泵提升并于泵前吸入絮凝剂
后，进入絮凝池，经絮凝后的水自底部进入气浮池的接触室，与溶气释放器释
出的微气泡相遇，絮粒与气泡黏附，即在气浮分离室进行渣水分离。浮渣布于
池面，定期刮 （溢）入排渣槽，清水由集水管引出，进入后续处理构筑物。其
中部分清水则经回流水泵加压，进入压力溶气罐；与此同时，空气压缩机将压
缩空气压入压力溶气罐，在溶气罐内完成溶气过程，并由溶气水管将溶气水输
往溶气释放器，供气浮用。

２３３２　气浮工艺的特点及适用条件
（１）特点　气浮与一般沉淀、澄清相比，具有下列特点。

① 由于它是依靠无数微气泡黏附絮粒，因此，对凝聚的要求可适当降低。
一般能节约絮凝剂量及减少絮凝时间。

② 单位面积产水量高，且可缩短清水与泥渣的分离时间，使池子容积及
占地面积减少，造价降低。
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③ 处理后的出水水质有利于后续处理，延长滤池的冲洗周期，节约冲洗
耗水量。

④ 排泥方便，耗水量小；泥渣含水率低，为泥渣进一步浓缩处理提供了
有利条件。

⑤ 池深较浅，池体结构简单，管理方便，可随时开停而不影响出水水质。

⑥ 日常运转电耗稍高。

⑦ 需增加一套供气、溶气、释气设备。
（２）适用条件　由于气浮是依靠气泡来托起絮粒的，絮粒越多、越重，所

需气泡量越多。故气浮不宜用于含泥砂杂质多的高浊度原水，一般适用于如下
几个方面。

① 低浊原水 （一般原水常年悬浮物含量在１００ｍｇ／Ｌ以下）。

② 含藻类及有机杂质 （如水草、腐叶等）较多的水。

③ 低温度 （水温在４℃以下）水，也包括冬季水温较低而用沉淀，澄清处
理效果不好的原水。

④ 水源受到一定程度的污染及色度高、溶解氧低的原水。

２３３３　气浮系统及主要技术参数
压力溶气气浮法工艺主要由三大部分组成，即压力溶气系统、溶气释放系

统及气浮分离系统。
（１）压力溶气系统　包括水泵、空压机、压力溶气罐及其他附属设备。其

中压力溶气罐是影响溶气效率的关键设备，其功能是在一定的压力下，尽可能
多地将空气溶于水中。在实现高效率溶气的前提下，要求尽可能地减小压力溶
气罐的体积，降低泵与压缩机的电耗，充分利用压入的空气，减少未溶空气的
排放，提高溶气罐的管理水平，做到水位自动控制。
其主要工艺参数为：①溶气罐压力０２～０４ＭＰａ；②罐的过流密度

３０００～５０００ｍ３／（ｄ·ｍ２）；③填料层高度０８～１３ｍ；④液位控制范围０６～
１０ｍ （罐底以上）；⑤溶气罐承压能力０８ＭＰａ以上。

（２）溶气释放系统　一般由溶气释放器 （或穿孔管、减压阀）及溶气管
路组成。其功能是将压力溶气水通过消能、减压，使溶入水中的气体以微气
泡的形式释放出来，并能迅速而均匀地与水中杂质相黏附。其具体要求
如下。

① 充分地减压消能，保证原先溶入水中的气体能充分地全部释放出来。

② 消能要符合气体释出的规律。保证气泡的微细度，增加气泡个数，增
多与杂物黏附的比表面积，减少对气浮有害的大直径气泡的产生并限制其
数量。

③ 创造释气水与原水中絮粒良好的黏附环境，避免水流的冲击，确保气
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泡能迅速均匀地与原水混合，提高 “捕捉”概率。

④ 为迅速彻底消能，必须缩小水流通道。这与水中杂质易堵塞通道构成
一对尖锐的矛盾，因此，要有防堵措施。

⑤ 构造力求简单、耐用，便于加工制造与拆装，运行要稳定可靠。
其主要工艺参数为：释放器前管道流速１ｍ／ｓ以下；释放器的出口流速

０４～０５ｍ／ｓ；冲洗时狭缩缝隙的张开度５ｍｍ；每个释放器的作用范围

３０～１１０ｃｍ。
（３）气浮分离系统　一般由接触区、上浮分离区以及刮渣机、集渣槽、清

水集水管、水位控制器等组成。其功能是：确保一定容积来完成微气泡群与水
中絮粒充分混合、接触、黏附以及带气絮粒与清水的分离。
其具体要求如下。

① 具有良好的水力条件，合理的长、宽、高三向尺寸比，以尽可能小的
池容积完成气泡与絮粒的黏附过程。

② 固、液的分离伴随着 “拥挤上浮”现象，必须保证浮渣的池面分离
面积。

③ 为提高单位面积的产水量，应力求出水系统集水均匀，避免水流短流
现象。

④ 为了运行的连续性，必须设有高效简易的刮渣设备，以保证刮渣稳定，
避免扰动落渣，影响出水水质。

⑤ 池子的形状、功能区的连续、各部分尺寸的合理性及比例的协调性，
应尽可能地趋于理想。
其主要工艺参数为：接触区的上升流速１０～２０ｍｍ／ｓ；分离区的水流向下

流速１５～２５ｍｍ／ｓ；单格宽度不宜超过１０ｍ；池长不宜超过１５ｍ；有效水深
为２０～２５ｍ；刮渣机的行车速度不大于００８ｍ／ｓ；回流比 （释气水量与待处
理水量之比）为５％～１０％。

２３３４　气浮池的形式
气浮池的布置形式较多，根据原水水质特点及其与滤池衔接等条件，我

国已经建成了多种形式的气浮池，其中有平流式与竖流式的布置、方形与圆
形的布置，同时还出现了气浮与絮凝、气浮与沉淀、气浮与过滤一体化的新
形式。

（１）平流式气浮池　是目前采用较多的一种形式。它的特点是池浅 （有效
水深约２ｍ）、造价较低、管理方便。但与后续滤池的配套较为不便。
苏州胥江水厂的５０００ｍ３／ｄ气浮池采用了此种形式。根据运行测定，在分

离区内，由于气泡黏附絮粒的上浮速率较快，因此，在池面以下１ｍ处的水质
已接近于底部出流的水质。为节省这部分多余的容积，可以设计只有局部加深
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的浅型气浮池。后来设计的上海嘉定味精厂的１００００ｍ３／ｄ气浮池，采用浅型
形式，池深为１４ｍ，达到了预期效果。

（２）竖流式气浮池　该种池型较高，水流基本上是纵向的。接触室在水池
中心，水流向四周扩散，水流条件比平流式的单侧出流要好，在高程上也容易
与后续滤池配合。但其分离区水深过大 （分离区停留时间过长），浪费了一部
分水池容积。因此，后来又出现了絮凝与气浮相结合的竖流式气浮池。如浙江
湖州南浔镇水厂的３０００ｍ３／ｄ气浮池采用了竖流式气浮池的布置。

（３）与沉淀相结合的气浮池　气浮池一般适宜于浊度较低、水中悬游杂质
较轻的原水，但不少地区在一年内往往会出现一段时间浊度偏高的水质。为了
使气浮池适应这种变化，可以考虑将一部分较重颗粒先通过同向流斜板预沉以
去除，然后将另一部分尚未沉淀的轻颗粒通过气浮处理。这样既能提高出水水
质，又能充分发挥两种处理方法的各自特长，提高综合净水效果。江苏高资拆
船厂１０００ｍ３／ｄ净水站采用沉淀与气浮相结合的池型。

（４）与过滤相结合的气浮池　一般气浮池的池深不必过大，其分离区下部
的容积可另作利用 （特别当气浮池在高程上不易与后续滤池配套时），为此，
出现了气浮与过滤相结合的气浮池形式。武汉、苏州、无锡等自来水厂都先后
采用了此种形式。

２３３５　气浮法除藻存在的问题及其对策
（１）气浮系统对原水浊度较高时除藻效率不高　气浮法比较适于低浊度、

低硬度、高色度，特别是高浓度藻细胞的水质，但对于高浊度 （不小于

１００ＮＴＵ）、高硬度的水质去除效果不佳，因为这样的水质不易形成气浮絮凝
层。当浊度高而藻细胞密度又比较高时，采取气浮结合沉淀的方法可以获得很
好的去除效果。

① 气浮加药量可以比常规沉淀的加药量小很多，如在南方地区，用于高
藻水除藻时，矾耗一般可减少６～１０ｍｇ／Ｌ，因此在原水浊度变化较大时抗这
种变化的能力较小。对这种情况，要求在浊度变化较大时，相应改变加
药量。

② 气浮除藻溶气回流比一般取为５％～８％ （也有些取到１２％），但是当
原水浊度增加较多时，这个回流比显然不够 （固体量增加时要求气量相应增
加，即回流比增加）。相应的解决办法是：在系统设计时应考虑到这种变化，
并且在设备上做出安排，而在实际操作时，应根据浊度变化对溶气水回流比做
出相应的调整。当然这种做法要增加一定的投资。

③ 在一些水厂，在气浮前没有设置反应池，或者絮凝条件不佳，造成气
浮效果受影响。一般来说，气浮对絮凝要求较低，但还是有一定的要求，特别
在高浊度条件下。
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④ 一般水厂在气浮前都没有沉砂池，在高浊度条件 （一般是洪水或风浪
大时）下，进水中一些较大的泥砂颗粒密度较大，不易被气浮浮起。在这种情
况下，气浮池下应设置一定的沉沉区。

（２）气浮除藻效率很难达到９０％以上　在高藻期，气浮出水中剩余的藻
类含量仍很高，仍会对过滤形成障碍。气浮在污水处理中一般都可达到一个很
高的ＳＳ去除效率，如在造纸白水中，经常可达到９５％，甚至９９５％以上，但
在除藻中却很难做到。问题在以下几个方面。

① 气浮对颗粒物的去除效率与颗粒物的表面性质有关。某些种类的藻类
和气泡亲和力很小，不易和气泡黏附。解决的办法是投加适当的絮凝剂，改变
其表面性质。

② 去除效率和絮凝条件也有关。絮凝不好，必然在水中存在大量的细小
藻类，很难为微细气泡颗粒捕集而去除。

③ 去除效率还和溶气水和原水的混合接触条件有关。如果混合接触不好，
则有一些藻类将失去和气泡的接触黏附机会。

④ 去除效率和气浮分离区表面负荷也有关。从理论上说，表面负荷越高，
则去除效率越低。所以，要达到一定的去除率，必然要保证一定的分离表面
积。合适的表面负荷为６ｍ３／（ｍ２·ｄ）。但是，在有些情况 （如和滤池共建）
下，表面负荷受滤池滤速控制而往往很高，在这种情况下，表面负荷也应尽量
控制在９ｍ３／（ｍ２·ｄ）以下。

⑤ 去除效率还与刮渣方式及刮渣条件有关。浮渣要及时刮除，否则，浮
渣中藻渣和气泡会逐渐分离而导致藻渣下沉。一般来说，刮渣间隔越长，浮渣
分解、絮体下沉的可能性越大。当然，实际应用中不可能立即刮除浮渣 （刮渣
过频，还会使浮渣含水率提高而增加藻渣处理难度），甚至在很多场合 （如结
合滤池建造的情况下）还很难设置刮渣机，或者刮渣机运行方式受其他因素控
制 （如在移动罩滤池中）。在有条件的情况下，应尽量设置可单独控制运行的
刮渣机。此外，刮渣机的运行速度和刮渣机刮板的结构也很关键，其重点是要
尽量减少对浮渣的扰动。

（３）气浮除藻的电耗和运行费用较高　长期以来，人们总认为气浮比沉淀
运行费用高。这种看法可能适用于污水处理，但对一个设计和装备良好的气浮
除藻设施，却未必正确。经过研究和实践，现在气浮除藻系统中溶气罐的工作
压力一般取为３×１０５～３５×１０５Ｐａ，低浊度情况下，一般回流比取为７％左
右即可。在这种情况下，如果以一个２×１０４ｍ３／ｄ规模的水厂考虑，回流水泵
（以ＩＳ泵为例）的功率在１１ｋＷ，相应引起运行费用的增加则很小。而应用气
浮除藻后，可相应大幅度降低矾耗，降低或取消原来的预加氯量，延长滤池冲
洗周期 （增加产水量），并减少水厂自用水量。所以总的来说，增加气浮除藻
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系统后，在制水成本上可与原来持平或有所节省。
（４）藻渣较难处理　湿藻渣的含水率约为９７％。所以每天产生的湿藻渣

量很可观。有些水厂将其随便弃置在厂外，臭味很大，影响环境卫生；有些水
厂则干脆将其回流入湖泊，但这样做的后果是形成了一个藻类循环，增加了湖
泊的含藻量，并且可能使藻类产生一定的耐药性，增加了今后藻类处理的难
度。在应用中发现，藻渣用板框滤机脱水效果较好。脱水前要投药处理，一般
药剂用石灰加三氯化铁或石灰加聚铝，相对而言，后者脱水后的滤饼含水率较
低 （约为７８％）。藻渣的最终出路一般是制沼气、制砖或制肥。但目前三种做
法都有一定的问题，有关这方面的研究应引起进一步的重视。

（５）释放器容易堵塞　目前水厂常用的气浮除藻溶气释放器，包括早期的

ＴＳ系列、后来的ＴＪ系列以及ＴＶ系列等，在使用过程中有堵塞现象。但是
三种释放器堵塞的原因有所不同。ＴＳ系列释放器形成堵塞主要是由于释放器
本身的原因，ＴＶ释放器则主要是由于使用和维护不当，而ＴＪ释放器的堵塞
则兼有这两种原因。

ＴＳ系列释放器内部压力释放机构是一种固定或半固定式，而且间隙很
小，一旦溶气水中有较大的颗粒物质，就容易将其堵塞。而一般溶气水中很难
避免一些颗粒物的存在。

ＴＶ系列释放器在研制时就考虑了抗堵要求，所以其内部压力释放机构可
调整间隙大小，正常使用时保持一种小的间隙，而一旦有颗粒堵塞，可通过外
加压力 （压缩空气的压力）将间隙调大 （下文称为反冲洗），从而将颗粒物质
排除。所以在正常使用中，应该可以避免堵塞问题。实际使用中造成的堵塞，
大多是由于使用和维护不当造成。ＴＶ释放器要求每个释放器有一个单独的反
冲洗用的支管，并且有一组阀门 （两个）可单独控制其工作状态，以便对单个
释放器进行反冲洗。但有些用户往往将多个释放器用一个阀门控制其反冲洗，
由于每个释放器的反冲洗阻力会有所不同，这样，就造成了相互的影响，而导
致有些释放器冲洗不干净而被堵塞。
另外，由于气浮系统一般一年中只在高藻期运行，使得管道和设备内很容

易生锈，而且在释放器上也容易沉积污泥。所以在每年运行前，最好将释放器
拆下，冲洗管道，将溶气系统内部锈块清洗干净。这种做法有时有一定的难
度，比如气浮系统和沉淀池或滤池合建在一起时，不可能停止系统运行来拆装
释放器。这时可采取一种方便拆卸的安装方式，其特点是每个释放器有一根单
独的反冲洗管，采用软性耐压橡胶管，从池上接下，同时，在释放器连接的溶
气水管上装设一个活接头。这样，操作人员在水池上旋开活接头，即可将释放
器连同溶气水支管一起提起，而根本不必停止系统运行。当然，如果管道和溶
气罐内壁防腐较好，则可免除这些麻烦。由此可见，只要应用得当，ＴＶ释放
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器可较好地避免堵塞。
（６）溶气罐水位和压力的平衡问题　溶气罐内的溶气过程是一个动态平

衡，温度、压力、水质等因素的变化，都容易引起这种平衡的移动。如何调节
溶气罐内的压力和水位曾经是一个问题：往往溶气罐内一会儿全是水，一会儿
又全是气。现在则可以通过一些比较简单的自动控制部件解决这个问题。其原
理一般有两种，即控制进气量和控制进水量，在应用中更多使用前一种方法，
具体而言即通过溶气罐内液位来控制进气量。

（７）溶气罐和管道内壁容易腐蚀　由于气浮系统不是长期运转，一般仅在
高藻期的三四个月内使用，而其他时间一直空置，溶气罐和管道内潮湿的环境
很容易导致内壁腐蚀，降低系统寿命，并引起一些使用问题。现在一般可通过
在溶气罐和管道内壁涂塑来解决这个问题。

（８）空气压缩机容易损坏　气浮系统中，空压机一般启闭频繁，因而比较
容易损坏。解决这个问题，首先在设计上选型要恰当，供气量和溶气量要比较
匹配，尽量设置储气罐，以避免空压机启闭过于频繁；其次要加强维护保养。
当然选用的空压机的质量也很重要。

（９）与沉淀法相比，气浮法的投入费用和运行处理费用明显较高，不过运
行费用的降低可以通过减少絮凝剂投加而实现。由于不需要生成大的絮体，气
浮的停留时间又远远小于沉淀，使气浮池体积比沉淀池体积大大减小，节省了
占地面积。同等条件下，气浮去除藻类的效率为９９％～９９９％，而沉淀只有

９０％～９９％。当藻细胞密度高时，出水情况更是存在明显的差异，但是气浮必
须和混凝相结合才能获得很好的效果，单用气浮除藻效率很低。

（１０）与过滤法相比，气浮法停留时间短、对浊度的去除率高、水力负荷
高、对原水的适应能力强，尤其是在水华出现时，高密度的藻细胞对气浮的影
响远比对过滤的影响要小得多。
近年来溶气气浮法除藻得到了广泛应用，此法在固液分离速度 （５～８ｍ／

ｈ）、污泥浓度及节约药耗等方面都有比较满意的效果。气浮法除藻优于澄清
法之处主要在于：①当原水中藻类的数量为 （３～５）×１０４ 个／ｍＬ时，气浮池
和澄清池出水中藻类数量均为１０００～１２００个／ｍＬ，但气浮法可节约混凝剂

２０％～４０％；②气浮池污泥干固体浓度为２５～３０ｇ／Ｌ，澄清池的干固体浓度仅
为气浮池的１／１０，因此在污泥处理时气浮法可省去污泥浓缩阶段，减少了处
理设备的投资；③气浮工艺比较节约运行费用，但要求原水的悬浮固体浓度不
高，并且设备发生故障时能及时检修。我国昆明、武汉和无锡等地的水厂采用
了气浮池，可同时达到澄清和除藻的目的。

２３４　直接过滤除藻
由于含有藻类的湖泊水浊度较低，不加絮凝剂直接过滤处理反而除藻效果
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较好。滤池滤料不太粗，硅藻与大部分其他藻类都会被除去。原水浊度不高
（小于５ＮＴＵ）时，可长时间获得优质的滤后水。如果经常在较短过滤周期内
冲洗，则由于藻类也被同时冲掉，故认为是解决滤池堵塞最经济的办法。但必
须注意反冲洗的效果。
直接过滤不适宜处理含藻量极高的水，这时应在过滤池前增加沉淀池或澄

清池，但这样还可能出现滤池出水含藻量大于１０００个／ｍＬ的情况，需要进一
步处理。沉淀或澄清构筑物的类型很多，可除藻率却不相同。例如用静沉池处
理泰晤士河水时，平均除藻率为５９％，可是处理衣阿华河水时，除藻率为

３７％ （硫酸铝混凝）～９７％ （石灰软化）。应用澄清池处理波兰河水时，平均
除藻率为８５％～８６％ （无预氯化）、９５％～９７％ （预氯化），并且浮游动物量
也相应下降了９３％～９６％ （无预氯化）和９９％ （预氯化），因此澄清池的处理
效果优于静沉池。直接过滤适用于原水中藻类和悬浮物数量较少的情况，该工
艺的关键是滤速的大小。采用均质砂滤池或双层滤料滤池进行直接过滤的工
艺，藻类去除率约为１５％～７５％。若进行预氯化并在投加混凝剂后采用白煤
砂双层滤料滤池直接过滤 （滤速小于３ｍ／ｈ），则藻类的最优去除率约为９５％。
但是当原水中藻量大于１０００个／ｍＬ、白煤粒径为０９ｍｍ 或藻类数量大于

２５００个／ｍＬ、白煤粒径为１５ｍｍ时，过滤周期明显缩短。
昆明五水厂原水藻类数量平均为３０５００个／ｍＬ，采用微絮凝直接过滤法除

藻 （双层滤料：陶粒粒径为２０～２５ｍｍ、高为７００ｍｍ，石英砂粒径为０６～
１２ｍｍ、高为５００ｍｍ，滤速为６～１０ｍ／ｈ），其去除率平均为９６４％。将马德
里的西班牙河水作为原水进行的半生产性试验也得出了类似的结果。双层滤料
滤池的藻类去除率为６３％～９８％，其中以同时投加１０ｍｇ／Ｌ 的硫酸铝和

０５ｍｇ／Ｌ的活化硅酸时效果最好，但因原水中藻类数量大于２５００个／ｍＬ，致
使滤池的工作周期仅为６ｈ。
中南设计院在进行气浮除藻试验的同时，进行了直接过滤除藻的试验研

究，结果表明，在预加氯、不加矾、滤速为９４ｍ／ｈ时，直接过滤除藻效率只
有３１５％，浓度、浊度、色度、ＣＯＤＭｎ的去除率也较低。而德国 Ｗａｈｎｂａｃｋ
除磷厂采用独特的三层滤料设计，直接过滤除藻率达９９９％。可见，直接过
滤条件不同，除藻效率大不一样。
采用双层滤池也可达到较好的除藻效果。在砂滤池滤层上铺设薄层煤滤料

除藻，可防止藻类堵塞滤池。日本小岛净水厂的经验可以借鉴。该净水厂以相
模湖及其下游的津久井湖作为水源。１９８２年３月，发生藻类堵塞滤池的情况，
特别是１９８４年２月到３月上旬，滤池堵塞相当严重。在一般情况下，其滤池
滤过周期为７２ｈ，此时缩短为５ｈ。双层滤池也缩短为２０ｈ。这是水中含有硅藻
类的星杆藻和针杆藻所致。为了防止滤池堵塞，该厂采用了在砂滤池表层上均
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匀地铺设２５ｃｍ煤滤料的措施，结果可使滤过周期持续到２０ｈ。砂滤池铺设

２５ｃｍ煤滤料后，冲洗前滤层中截留的针杆藻大有增加，滤池周期可比双层滤
池延长的７０％～１００％。另外，在日本还有在砂滤池表层上铺设粉末活性炭以
除藻的方法。
由于直接过滤没有常规流程中的沉淀提供的缓冲作用，因而容易出现水质

事故，应用时必须特别小心。

２３５　混凝除藻
虽然藻细胞密度的增大使原水中ｐＨ值升高，增加了混凝剂用量，甚至有

时藻细胞个体还对混凝过程产生破坏。但是研究表明，常用混凝剂 （如硫酸
铁、三氯化铁、硫酸铝和聚合氯化铝等）在除藻方面仍具有一定的效果，而且
混凝仍是去除藻类的重要方法。
藻细胞表面电荷为负电荷，所以如果用阴离子混凝剂作为惟一的混凝剂，

对藻细胞没有任何作用，在藻类去除中，电性中和是起决定作用的。如使用三
氯化铁作为混凝剂，会促进藻细胞对碳的吸收，而释放出更多的氧气，从而对
混凝过程产生影响。混凝剂投加量对混凝效果也有影响，当投加过量后，藻细
胞表面的负电荷在中和后，又重新带上正电荷而变稳定，重新稳定的藻细胞非
常难于脱稳。助凝剂对藻的去除效果影响明显，用硫酸铁作混凝剂时，在同等
条件下，不投加助凝剂的去除率只有６０％，投加后可以达到９６％。
投加硫酸铝作为混凝剂可同时去除浊度和藻类，水中藻类数量小于１０００

个／ｍＬ时所需混凝剂量远大于浊度小于３ＮＴＵ时所需的量。原因是黏土类胶
体在ζ电位为－５ｍＶ时即可完全脱稳，而藻类必须在ζ电位为０时才能脱稳。
若同时投加聚丙烯酰胺或阳离子型助凝剂则可减少硫酸铝用量。
采用混凝法除藻时应根据藻的种类选择药剂。去除硅藻时可单独投加硫酸

铝，例如番禺市沙弯水厂在硅藻高繁殖期的投铝量从平时的１２ｍｇ／Ｌ增加到

３０ｍｇ／Ｌ，可使沉淀池出水的浊度降至１～２ＮＴＵ以减少进入滤池的藻类数
量。去除绿藻一般需要预氧化，预加氯时其去除率约为９５％～９８％，无预氯
化时其平均去除率为８５％，如果考虑到预加氯会产生三卤甲烷，也可以用其
他氧化剂。蓝、绿藻会产生臭味，甚至含有毒素，并且会分泌黏液造成配水管
网中出现后絮凝现象，此种分泌物又可能转化为三卤甲烷母体。因此是水处
理中较难去除的藻类，也是多数富营养化水体中主要生长的藻类，它对混凝
剂投量的调整极为敏感。另外，藻类代谢产生的有机物对絮凝和过滤也有影
响，其原因是该有机物中的酸性物质与混凝剂 （铁盐或铝盐）的水解产物发
生反应，生成的表面络合物附着在絮体颗粒表面，阻碍了颗粒相互碰撞。因
此必须增加混凝剂的投量，补偿由于表面络合物的形成对颗粒脱稳和絮凝造
成的影响。

８８



２３６　沉淀或过滤除藻
向反应沉淀池中投加粉末活性炭 （ＰＡＣ）作为助凝剂 （可有效去除泥土

气味），可以强化反应、沉淀效果，特别是在藻类大量繁殖的季节此法可作为
应急措施。１９９５年５月，美国芝加哥的供水部门在夏季到来之前就开始投加

ＰＡＣ （投量约为２４ｍｇ／Ｌ）；当水中出现甲基异冰片 （ＭＩＢ）时 （７月中旬），
将ＰＡＣ的投量逐渐增加到１１ｍｇ／Ｌ；夏季过后，ＰＡＣ的投加量随 ＭＩＢ浓度的
减小而减少，当ＰＡＣ的投量减到１２ｍｇ／Ｌ时再持续投加１个月，在此期间若

ＭＩＢ浓度降到５μｇ／Ｌ则可停止投加ＰＡＣ。日本的高桥和孝等对以水库水为水
源的某水厂 （采用常规处理工艺）全年的进、出水进行监测，得出蓝藻６月至

１０月数量多、硅藻９月至转年４月数量多。同时证明，只要藻类的数量不太
多，常规处理对藻类具有较好的去除性能。
美国的Ｐａｋｍｅｒ教授研究了水中藻类对过滤效果的影响。当藻类数量小于

５００个／ｍＬ时，不会引起滤池堵塞；当藻类数量为５００～１０００个／ｍＬ时，滤
池有稍许堵塞；当藻类数量为１０００～２０００个／ｍＬ时，有明显堵塞现象；当藻
类数量大于２０００个／ｍＬ时，会出现严重堵塞。上海市月浦水厂自陈行水库取
水，从每年的３月下旬开始，库中水温上层高、下层低，藻类繁殖很快，进入
水厂的藻类难以沉淀，造成滤池堵塞 （过滤周期仅为２～３ｈ）。该厂采取的措
施一是减少原水在水库中的停留时间，提高水库的换水率，使水中杂质来不及
沉淀 （保持浑浊状态）而阳光难以射入，从而导致藻类的光合作用困难；二是
采用药剂控制 （向水库水中投加漂白粉）。
过滤是去除水中胶体物质和悬浮物质的一个常用方法，但当原水中藻细胞

密度比较高时，使用过滤方法除藻会遇到一些问题，但通过改进，仍能用于给
水处理。

Ｓａｉｄａｍ对过滤介质为１０～２５ｃｍ卵石、３～２３ｃｍ卵石、０９５～２５ｃｍ粗滤
料、０４７５～１２７ｃｍ细滤料的４种快滤池进行了研究，发现粒径小的滤料的除
藻效果并不好，藻细胞非常容易堵塞滤池，去除效果最好的是３～２３ｃｍ粒径
的卵石，卵石滤料的除藻效率可以达到６０％。除了滤料粒径外，水力负荷对
过滤的影响也很大，通过改变过滤方式可以去除大部分藻类，但如果发生堵
塞，则过滤上层易产生腐败现象。
慢滤池的除藻效果比快滤池好，使用的滤料粒径可以小到０２ｍｍ，在除

藻过程中，不仅存在简单的物理分离过程，还存在滤料表面形成的生物膜对藻
的降解作用。慢滤池对蓝、绿藻和硅藻的去除可以达到１００％和９３％，但对绿
藻的去除率较低，只有５７％～７４％，可能是因为绿藻大多数都具有球形结构，
很容易穿透滤层的缘故。
由于滤池堵塞和藻细胞的穿透问题，直滤方法的使用受到限制，美国水工
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作协会 （Ａｍｅｒｉｃａｎ Ｗａｔｅｒ ＷｏｒｋｓＡｓｓｏｃｉａｔｉｏｎ）认为当藻细胞密度 低 于

２０００个／ｍＬ时，可以采用直滤的方法，而对于富营养化水体，藻细胞密度较
高，需结合其他方法。例如絮凝后再进行直接过滤分离，或者絮凝气浮后，再
进行过滤。有时为了在最大限度去除藻类的同时去除由藻细胞产生的有机物质
和水中的其他污染物，可以在絮凝沉淀处理后采用活性炭过滤，能达到非常好
的处理效果，藻的去除率几乎为１００％。
混凝沉淀通常对藻类的去除效率较低，但如果对常规的混凝沉淀加以强

化，则可以大大提高除藻效率。有研究表明：采用强化混凝的方法可以将混凝
沉淀的除藻效率提高到９０％以上。

２３７　生物处理除藻
在除藻的方法中，大多数需要投加混凝剂，这存在处理成本较高、运行管

理较复杂或产生二次污染等问题。生物处理一般操作较容易、易于管理、处理
成本较低。
在生物处理方法中，可把一批六角形的蜂窝管 （孔径为１０～２０ｍｍ，高为

１００ｍｍ）在池中垂直放置，使要处理的原水与新鲜空气共同从底部向上通过
蜂窝管，在管内渐渐形成生物膜。水连续通过时，新鲜生物膜不断形成，老化
的生物膜不断排出，同时，水中的杂质被附着在蜂窝管上的生物膜吸附、分解
和澄清，使原水中的污染物被大量去除，水中的藻类也得以很好地被去除。
日本对生物法处理含藻水的研究较多，在水厂得到实际应用也较早。近年

来，国内外对生物处理在给水净化中的应用进行了广泛深入的研究，但侧重点
主要在于对有机物、氨氮的去除以及操作条件的确定，有关藻类控制的研究尚
不深入。
以色列的生物滤池用麦秆作为基质 （一个１ｍ３ 的ＰＶＣ池装有５０ｋｇ麦

秆），可去除７５％的藻生物量。生物滤池是生物除藻的一种。生物除藻主要利
用生物膜上的微生物对藻类的絮凝和吸附作用，把藻类从水中分离出来。藻类
一部分被沉降，一部分被微生物氧化，还有的被原生动物所吞噬。
藻类种类是影响生物处理去除藻效率的重要因素，这可能是由于不同的藻

类具有不同的物理、化学性质以及藻细胞的表面性质，而这些因素影响生物膜
对藻体的吸附作用，从而使生物膜对不同的藻类表现出不同的去除率。试验表
明，水力负荷越大，停留时间越短，藻类去除率越低。

“八五”期间，我国在武汉东湖水厂进行了生物接触氧化预处理试验，研
究表明该法对藻类的去除率在７０％～９０％，对氨氮、浊度、色度和ＣＯＤＭｎ的
去除率分别为８０％～９５％、４８％～８０％、３０％～６０％和１８％～２６％。日本仙
台进行的生物处理试验结果为 （停留时间１ｈ）对绿藻的去除率为４０％左右、
对硅藻的去除率为８０％左右。这说明生物处理对藻类有一定的去除效果，但
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去除率依藻类种类的不同有很大变化。对绿藻门类去除率较低，对硅藻门类和
蓝藻门类的去除率较高。对于某一特定湖水，生物处理对其中藻类的去除率将
随优势藻的变化而变化。
生物滤池工艺是生物除藻的一种，主要是利用生物膜上的微生物对藻类的

絮凝、吸附作用，使其被沉降、氧化或被原生动物吞噬。
此外，膜技术可以将绝大部分的藻毒素分子去除，但如果水厂使用膜技

术，其成本会相当的高。法国、美国在１００００ｍ３／ｄ以上的水处理厂中已有使
用膜技术的处理工艺。

２３８　藻毒素的去除方法

２３８１　传统制水工艺
蓝藻暴发期间，在自来水厂出水中往往能检测出藻毒素。穆丽娜等于

１９９９～２０００年在无锡的梅园、小湾里、充山水厂出水中都曾检测出藻毒素，
最高达０６４μｇ／Ｌ；吴静等在某市两个水厂出水中检测到００７～１０９μｇ／Ｌ的

ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＲＲ。Ｈｉｍｂｅｒｇ等在１Ｌ地面水中加入蓝藻提取液，水中初始毒素
浓度为２８～６５μｇ／Ｌ，经常规工艺处理后，对微囊藻两种毒素的去除率为

１１％～１８％，对颤藻的两种毒素去除率为２９％～３２％，硫酸铝投量的增加反
而引起微囊藻毒素去除率下降，以三氯化铁作混凝剂时去除率降低，甚至可能
使藻细胞破裂、细胞内毒素释放于水中。Ｃｈｏｗ等系统研究了传统制水工艺各
处理单元对微囊藻细胞的影响：０２５ｍｇ／Ｌ的铜离子可抑制藻细胞的生长，使
细胞破裂，细胞内叶绿素ａ与藻蓝素浓度下降；不同剂量的硫酸铝对藻细胞密
度、细胞活性、叶绿素ａ浓度都没有影响；不同转速的机械搅拌与絮凝过程均
未引起细胞内藻毒素的释放。模拟水厂净水工艺的试验表明，传统净水工艺既
没有引起藻细胞的明显破裂，也没能有效去除细胞外溶解性藻毒素。
试验表明：富营养化原水预氯化会导致藻细胞内的毒素释于水中，混凝沉

淀通过去除藻类而去除细胞内藻毒素，但对细胞外的溶解性藻毒素无去除作
用。过滤与氯消毒可去除部分细胞外藻毒素，对细胞内藻毒素的去除作用较
弱。传统制水工艺不能保证出水藻毒素达标，必须采取预处理或深度处理
措施。

２３８２　活性炭吸附
活性炭吸附是研究最多的去除藻毒素的工艺之一，常用的活性炭滤料为颗

粒活性炭 （ＧＡＣ）与粉末活性炭 （ＰＡＣ）。Ｆａｌｃｏｎｅｒ等利用 ＧＡＣ吸附柱及

ＧＡＣ砂快滤柱处理藻类提取液浓度为０１％的试验水 （用老鼠活体检测法测
定毒性），当负荷为９０Ｌ／（ｍｉｎ·ｍ２）时，ＧＡＣ柱穿透点为１２ｍ３／ｋｇ。在

１００ｍＬ藻类提取液中加入０５ｇ的ＰＡＣ，各种品牌的ＰＡＣ对毒性的去除率均
超过９５％。初始毒素浓度为２８～６５μｇ／Ｌ的水样经 ＧＡＣ吸附后，微囊藻毒
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素与颤藻毒素浓度低于检测限，若投加５ｍｇ／Ｌ的ＰＡＣ、接触２０ｍｉｎ则仅去
除１３％～１９％的颤藻毒素与２０％～３４％的微囊藻毒素，增加ＰＡＣ投加量可
提高去除率，但高剂量的ＰＡＣ将增加处理水的浊度。ＰＡＣ对神经毒素ａ的
吸附作用低于对肝毒素的吸附作用，而 ＧＡＣ对两种毒素都有很好的去除
效果。
不同原料制成的活性炭对藻毒素的吸附作用有明显差异。由木材、煤、泥

煤、椰壳制成的活性炭被分别用来吸附 ＭｉｌｌｉＱ水及河水中初始浓度为２５ｍｇ／Ｌ
的 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ，发现木质炭是最有效的吸附剂，吸附容量为 ２２０～
２８０μｇ／ｍｇ。其原因在于木质炭有最大的中孔容积，而 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ的相对
分子质量为９９４，易被中孔吸附。影响活性炭吸附藻毒素的另一个因素是溶解
性有机物。活性炭吸附是有效去除藻毒素的工艺之一，但对活性炭中藻毒素的
解吸还缺乏研究。表面长有生物膜的活性炭对藻毒素的去除作用与机理也需做
进一步研究。

２３８３　光降解与光催化氧化
微囊藻毒素侧链Ａｄｄａ基团具有对紫外光敏感的共轭双键结构，可以通过

紫外光的照射破坏 Ａｄｄａ基团而脱毒，去除率与光强及时间有关：在光强为

４７μＷ／ｃｍ２ 的 ＵＶ 照射下 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ 的半衰期为 １０ｍｉｎ，经光强为

２５５０μＷ／ｃｍ２的ＵＶ照射１０ｍｉｎ则毒素被完全分解。Ｔｓｕｊｉ等曾报道在阳光照
射下，日本Ｋａｓｕｍｉｇａｕｒａ湖的蓝藻色素对藻毒素有不同影响，即使在加入

５ｍｇ／ｍＬ的高浓度色素提取液时，使０００７～１４ｍｇ／Ｌ的藻毒素降解５０％也需

６～８天。Ｗｅｌｋｅｒ发现自然水体中 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ、ＲＲ、ＹＲ与腐殖质共存
时，经太阳光照射后浓度显著降低，而在纯水中则保持恒定，但腐殖质浓度对
降解效率没有影响。Ｗｅｌｋｅｒ在另一研究中确定水中存在富里酸与自然溶解有
机物时，ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ在太阳光下的降解为一级反应，速率常数取决于试验
溶液的光密度，自然水中藻毒素的光敏降解速率是很低的，估计１ｍ水深的半
衰期为９０～１２０天。光催化氧化是比光降解更为有效的降解藻毒素的方法。

Ｆｅｉｕｔｚ分别以紫外灯和日光照射铜绿微囊藻水溶液，发现藻毒素浓度均没有变
化，只有在日光照射并加入光催化剂 ＴｉＯ２ 后，Ｍｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎｓ才会显著降解，
使８０μｇ／Ｌ的初始浓度降低５０％需５～１５ｍｉｎ。光催化氧化对 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ
的矿化度低于１０％。Ｓｈｅｐｈａｒｄ等将ＴｉＯ２ 催化剂固定在玻璃纤维上，制成垂
直膜紫外光催化氧化反应器。去离子水中 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ、ＲＲ在反应器中呈
伪一级反应，半衰期分别为２７ｍｉｎ、３５ｍｉｎ，而湖水中ＬＲ、ＲＲ的半衰期分
别为５９ｍｉｎ、７７ｍｉｎ，其降解速率慢的原因是湖水中的 ＮＯＭ 及无机离子是
自由基捕获剂，并且可能影响自由基的产生。ｐＨ值对藻毒素ＬＲ无明显影响，
而酸性条件可促进ＲＲ的降解。在反应器中通入氧气可促进自由基的生成，从
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而加快藻毒素的降解。

２３８４　臭氧氧化
对含藻毒素的原水进行臭氧化预处理可有效降解藻毒素。在含５００μｇ／Ｌ

的 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ与ＬＡ的无机水溶液中投加０２ｍｇ／Ｌ的臭氧并接触３０ｓ后，
可去除９９％的藻毒素。当水中臭氧浓度为００５ｍｇ／Ｌ时，８８μｇ／Ｌ的节球藻毒
素水溶液与臭氧接触１５ｓ后毒素去除率超过９９％。剩余臭氧为０１１ｍｇ／Ｌ时，

２４μｇ／Ｌ的神经毒素ａ的超纯水溶液与臭氧接触６０ｓ后，有９２％的毒素被破
坏。Ｒｏｓｉｔａｎｏ等调查了臭氧对蓝藻产生的各种藻毒素的分解作用，结果表明臭
氧分解 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ的能力比Ｃｌ２、Ｈ２Ｏ２、ＫＭｎＯ４ 更有效，Ｏ３Ｈ２Ｏ２ 工

艺比单独臭氧处理有效。臭氧能破坏神经毒素ａ及麻痹贝毒素 （ＰＳＰＳ），而

Ｃｌ２无效。ｐＨ值可影响臭氧对肽类肝毒素的降解，在碱性条件下臭氧对肽类
肝毒素没有作用。Ｒｏｓｉｔａｎｏ等在另一研究中发现，在不同臭氧投加量下 Ｍｉ
ｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ及神经毒素ａ的去除率与５ｍｉｎ后剩余臭氧浓度有关，其次与水
质及藻毒素分子结构有关。微囊藻毒素在臭氧化条件下优先于ＧＡＣ吸附而被
降解。

２３８５　化学药剂氧化

Ｎｉｃｈｏｌｓｏｎ等使用１～２ｍｇ／Ｌ的氯气与２５～１６ｍｇ／Ｌ的次氯酸钙与水接触

３０ｍｉｎ后，对初始浓度为１３０～３００μｇ／Ｌ的 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ与节球藻毒素的去
除率可达９５％，使用１５～３０ｍｇ／Ｌ次氯酸钠溶液可以去除７０％～８０％的藻毒
素，而投加量为２０ｍｇ／Ｌ的一氯胺不能降低 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ的浓度。

Ｄｒｉｋａｓ的研究表明：ｐＨ＜８时，１５ｍｇ／Ｌ的氯水溶液可以破坏微囊藻毒
素，当剩余氯浓度大于０５ｍｇ／Ｌ并且接触３０ｍｉｎ以上时氯化作用是有效的；
当ｐＨ＞８时，由于次氯酸随ｐＨ 值的升高而迅速减少，氯化作用显著下降。
氯胺与 Ｈ２Ｏ２没有效果，１ｍｇ／Ｌ的 ＫＭｎＯ４ 可以降解藻毒素。尽管氯可以降
解藻毒素，但高剂量的氯可能使饮用水产生较重的氯味，更严重的是氯与水中
有机物反应会生成具有三致作用的消毒副产物。

２３８６　膜过滤
超滤对藻毒素的去除效果达９８％，反渗透达９９６％，纳滤可完全去除水

中的藻毒素。

２３８７　生物处理
生物降解也是藻毒素转化的主要途径。微囊藻毒素化学结构稳定，不易被

真核生物和细菌肽酶分解，但由于其分子的Ａｄｄａ基团有不饱和双键，除易被
氧化、光降解外，也易被天然水体中某些特殊细菌降解而降低毒性。Ｊｏｎｅｓ等
分离出一种水生菌种Ｓｐｈｉｎｇｏｍｏｎａｓ，它能使环状 Ｍｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎ转变为线型
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Ｍｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎ，该化合物比前者的毒性小近２００倍。吴振斌等以含蓝藻水华的鱼
塘水为原水，考察了两套上行流—下行流人工湿地系统对藻毒素的去除效果，
当进水藻毒素浓度为０１１７μｇ／Ｌ时，两套系统去除效率分别为６８５％和

３４６％。吕锡武等采用序批式生物膜反应器对 ＭｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎＬＲ、ＲＲ、ＹＲ进行了
生物降解试验研究，好氧处理１２ｈ时藻毒素 ＲＲ、ＹＲ和 ＬＲ的浓度分别由

３６３４μｇ／Ｌ、１７８３μｇ／Ｌ、１１６１μｇ／Ｌ降至５０２μｇ／Ｌ、３５９μｇ／Ｌ、１５０μｇ／Ｌ，在

２４ｈ时去除率超过９０％，７２ｈ时已检测不到藻毒素。好氧生物处理对藻毒素的
生物降解远比缺氧生物处理工艺有效。

２３８８　组合工艺
控制饮用水中的藻毒素含量，需考虑各净水单元对藻毒素的去除效果以进

行各单元工艺的优化组合，确保供水高效安全。Ｈｉｍｂｅｒｇ等对饮用水处理工
艺去除微囊藻、颤藻的肝毒素进行了较系统的实验室研究，考察了４种藻毒
素，其中微囊藻肝毒素２种 （用 Ｍ１、Ｍ２表示）、颤藻肝毒素２种 （用 Ｏ１、

Ｏ２表示），在５种工艺流程下的运行结果见表２４ （η表示去除效率）。

表２４　各工艺流程对藻毒素的去除率

工艺编号 流　　　　程
η／％

Ｍ１ Ｍ２ Ｏ１ Ｏ２

１ Ａｌ２（ＳＯ４）３混凝—砂滤—加氯 １４ １８ ２９ ３２

２ ＦｅＣｌ３混凝—砂滤—加氯 ０ １６ ０ －９

３ ＰＡＣＡｌ２（ＳＯ４）３混凝—砂滤—加氯 ２０ ３４ １９ １３

４ Ａｌ２（ＳＯ４）３混凝—砂滤—ＰＡＣ—加氯 １００ １００ １００ １００

５ Ｏ３Ａｌ２（ＳＯ４）３混凝—砂滤—加氯 １００ １００ １００ １００

结果表明工艺４、５可以有效去除水中的藻毒素。Ｌａｍｂｅｒｔ等考察了加拿
大Ｆｅｒｉｎｔｏｓｈ及Ｃａｍｒｏｓｅ水厂的净水工艺对 Ｍｉｃｒｏｃｙｓｔｉｎｓ的去除效率。Ｆｅｒｉｎ
ｔｏｓｈ厂的工艺为：原水→聚铝混凝→砂滤→ＧＡＣ柱→氯化，取样期间进水藻
毒素浓度为０２７～２２８μｇ／Ｌ，出水浓度为００５～０１２μｇ／Ｌ，平均去除率为

８７％。Ｃａｍｒｏｓｅ水厂的主体工艺为：原水→ＰＡＣ→混凝→石灰澄清→硫酸铝絮
凝→砂滤→氯化，取样期间进水藻毒素浓度为０１５～０８μｇ／Ｌ，出水浓度为

００９～０１８μｇ／Ｌ，平均去除率为４８％。

２３８９　去除藻毒素的研究展望
（１）目前对藻毒素还没有标准检测方法，不同研究者采用同一种方法 （如

ＨＰＬＣ）的分析条件也不尽相同，应建立完善的藻毒素洗脱、富集、纯化方法
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以及高效、灵敏的藻毒素检测方法。
（２）进行传统制水工艺的各净水单元对藻细胞内、外藻毒素去除的特性研

究，了解藻毒素在工艺中的变迁规律及机理，指导水厂在水华暴发期间采取强
化工艺或应急措施。

（３）进行溶藻细菌、食藻微型动物、蓝藻水华、浮游植物、鱼类之间的食
物链关系研究，建立有毒蓝藻及藻毒素的生物控制方法，研究生物预处理工艺
对蓝藻及藻毒素的降解规律与机理。

（４）进行藻毒素在饮用水深度处理工艺 （如光催化氧化、紫外臭氧氧化、
化学药剂氧化、膜滤、生物活性炭等）中的去除规律及机理研究，为水厂采用
深度净水工艺或居民选择家庭净水技术提供理论指导。

（５）进行藻毒素及其降解产物在生化、物化净水工艺中的结构变化及毒性
学研究，了解其脱毒途径，指导水厂安全供水。

２４　除藻技术实例

２４１　气浮法除藻
（１）昆明某水厂自滇池取水，滇池水源原水浊度经常小于１０ＮＴＵ，藻类

则高达１９９００个／ｍＬ，色度一般为２０～２５度，最高达６０度。平流沉淀池和普
通快滤池不能使出厂水水质得到保证。１９７６年该厂建立１０００ｍ３／ｄ模型试验，
并将平流式沉淀池改为气浮池，水厂原生产规模为１００００ｍ３／ｄ，扩建后供水量
可达３００００ｍ３／ｄ。气浮池设计水平流速采用５ｍｍ／ｓ，颗粒上升速度采用

２５ｍｍ／ｓ，絮凝时间１０ｍｉｎ，絮凝区流速１０ｍｍ／ｓ，气浮区停留时间２３ｍｉｎ，

图２２　气浮池

最大回流用水１０％，溶气罐容积按最少１ｍｉｎ回流水量计算，最大空气需用量

０４５ｍ３／ｍｉｎ，溶气释放器采用ＴＳ７８Ⅱ型释放器 ，投产后气浮池出水浊度为

１５～３０ＮＴＵ （图２２）。模型试验测定的结果见表２５。
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表２５　模型试验测定结果

水　　样 滇池原水 初运转时出水 正常运转时出水

藻类／（个／ｍＬ） ８７７５ ２０４８ １３５１

占原水藻类／％ １００ ２３３ １５１

去除率／％ ７６７ ８４３

水平流速／（ｍｍ／ｓ） １０ ８５

通过几年来的生产运行，气浮池出水水质稳定，滤池运转周期达到１６～
２４ｈ，去除色、臭、味均取得良好的效果；尤其对除藻有明显的作用。

（２）武汉东湖水厂１９７５年将失效的平流式沉淀池改为气浮池，除藻效率
在６０％～７０％左右，１９８０年该厂将另一组沉淀池改造成４×１０４ｍ３／ｄ气浮移
动罩滤池，除藻效率在９０％左右，１９８２年该厂又新建一座４×１０４ｍ３／ｄ气浮
移动罩滤池。

（３）美国 Ｗａｃｈｕｓｅｔｔ水库的试验表明，ｐＨ＝６５，铝盐投加量为１０ｍｇ／Ｌ
时，气浮池的除藻效率达９０％以上。
我国昆明、苏州、无锡等城市均采用气浮法除藻，运转效果良好。气浮法

的主要问题是藻渣难以处理，气浮池附近臭味重，操作环境差。

２４２　生物接触氧化法除藻
（１）日本在铫子市应用生物接触氧化法除藻，可使氨氮降低到００２ｍｇ／Ｌ，

ＢＯＤ降到２ｍｇ／Ｌ，细菌和臭味全部除去，并发现藻类去除率高达７０％。这种
方法是把管子垂直设置，使老化的生物膜不断向下排出，以新鲜的生物膜代
替。此法对于去除氨氮特别有效。在夏季１ｈ的去除效果１００％；冬季４ｈ后也
可去除８０％以上。

（２）日本茨城县霞浦水厂用生物接触氧化法也使水质得到了较大的改善。
该接触氧化试验装置为六角形的蜂窝，孔眼１０ｍｍ，每组直径４８０ｍｍ，高

１０００ｍｍ，分两段设置。试验时，使适量新鲜空气进入装置内，在管中循环，
使水中杂质被附着在管子上的生物膜吸附、分解和澄清。通过试验，原水中的
污染杂质除去率很高，藻类也得到很好的除去，其中球状的小型藻类易于除去
（去除８０％～９０％），丝状软的蓝绿藻颤藻属和大型坚硬的斜状藻不易去除
（去除约６０％）。
茨城县根据此试验，于１９８１年建成了流量为７２００ｍ３／ｄ生物处理水厂，

并进行了现场生产测定。结果处理后的水，臭味消除，水质良好，同时药剂也
有所减少。

（３）季民、吴昌敏、贾霞珍等采用生物接触氧化法对引滦水中藻类的去除
进行了研究，得出了气水比、水力负荷、有机负荷、藻负荷以及藻种类等因素
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对除藻效果的影响，具体研究如下。天津引滦水在藻类高发季节，原水的

ＣＯＤＭｎ达１０～１２ｍｇ／Ｌ，叶绿素一般为２０ｍｇ／Ｌ （最高可达９０ｍｇ／Ｌ）。试验

期间原水水质如表２６所示。

表２６　试验期间原水水质

项目 藻类／（×１０４个／Ｌ） 浊度／ＮＴＵ ＣＯＤＭｎ／（ｍｇ／Ｌ） ＮＨ３Ｎ／（ｍｇ／Ｌ） ＮＯ－２Ｎ／（ｍｇ／Ｌ）

最高　 ４８０９ ９０．３５ １０．６１ ０．１７０ ０．０７８０

最低　 １０３ １．３０ ２．５５ ０．０２４ ０．００３０

平均值 １９５０ １８．６１ ４．０４ ０．０５３ ０．０１６８

在完成了试验设备的安装、调试后开始接种挂膜。在水温为１４～２０℃、

ｐＨ值为８０～８３、水力停留时间为４～７ｈ的条件下，用２０天完成挂膜，
此时对浊度和氨氮的去除效果分别稳定在３０％～７０％和３０％～８０％。在接
下来的稳定运行期间，生物接触氧化池的水力停留时间控制在２０～３０ｈ，
气水比为 （１～１５）∶１，进水ｐＨ值为８０～８５，对主要污染物的去除率
见表２７。

表２７　稳定运行期间对污染物的去除率／％

项　目 藻　类 叶绿素 　浊度 ＣＯＤＭｎ ＮＨ３Ｎ ＮＯ－２Ｎ

最高　 ８５．４ ８３．６ ７７．２ ３２．５ ８４ ５７．１

最低　 １２．４ ９．５ ６．３ １．８ ４．９ ７．７

平均值 ４６．４ ４５．８ ４１．８ １３．０ ４１ ２６．５

生物接触氧化法稳定运行期间的结果表明如下几点。

① 采用生物接触氧化法处理引滦水，当水温为１８～３１℃、水力停留时间
为２０～３０ｈ、气 水 比 为 （１０～１５）∶１ 时，对 藻 类 的 去 除 率 为

１２４％～８５４％。

② 气水比的增加会提高除藻率，但当气水比＞（１５∶１）时，气水比的
“贡献”作用降低，因此建议气水比取 （１～１５）∶１；在水力负荷、进水有机
负荷较低的条件下藻类去除率上升，但在水力负荷、进水有机负荷高于一定值
后，除藻率呈下降趋势。

③ 本试验对蓝藻的去除率最高，硅藻次之，绿藻去除率最低。而在藻类
高发期，引滦水中的硅藻、绿藻占优，因此预示着生物除藻将较为困难。

④ 藻类的去除机理应以生物膜的吸附絮凝为主。生物膜首先是通过吸附
作用截留了水中的游离藻类，再通过微生物的氧化分解及原生动物的捕食作用
去除藻类。
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２４３　预氧化除藻
黄廷林、张红亮采用不同预氧化剂 （臭氧、过氧化氢、高锰酸钾、紫外线

及其不同组合）对以微污染水库水为原水的某水厂进行了预氧化除藻的试验研
究，结果表明，预氧化除藻可达９０％以上的除藻率。

（１）原水水质　含藻原水取自某水库，含藻量一般在１０７ 个／Ｌ左右，绿
藻占８０１％，其中小球藻６６％，衣藻５３％，栅藻５１％，十字藻３７％；蓝
藻占３７％，其他藻类约占１６２％，水温在２８～３１℃，浊度变化为２～
７ＮＴＵ，ｐＨ值为６５左右。

（２）中试结果　中试流程见图２３ （图中尺寸单位为ｍｍ），混凝剂采用碱
式氯化铝 （Ａｌ２Ｏ３质量分数为１０％），投加量２５ｍｇ／Ｌ，中试系统的处理规模
为３ｍ３／ｈ。

图２３　中试流程

该水厂采用预氯化除藻，虽然原水预氯化对后续处理工艺的除藻有促进作
用，但氯容易与原水中的有机物生成对人体有害的卤代有机副产物，因而预氯
化除藻受到限制。试验中研究人员通过采用臭氧、过氧化氢、高锰酸钾、紫外
线及其不同组合作为预氧化剂，进行了预氧化除藻的中试研究。
试验 结 果 表 明，臭 氧 和 过 氧 化 氢 联 用 可 以 有 效 去 除 藻 类，在

１ｍｇ／Ｌ（Ｏ３）＋２ｍｇ／Ｌ（Ｈ２Ｏ２）时藻类的去除率达到最高 （９７％左右），滤后水
浊度也降至最低。
当单独采用高锰酸钾作为预氧化剂时，藻类的去除率随高锰酸钾投加量增

大而提高，在投加量为１５ｍｇ／Ｌ，藻类去除率可达９４８％。
另外，紫外线对藻类的去除效果也非常明显，去除率均高于９０％。在光

照强度为６２０８ｍＪ／ｃｍ２时，藻类去除率最高，达９７８％，相应地滤后水浊度
也最低。

（３）结论与建议　水厂在处理过程中两次加氯，第一次投加在原水中，投
加量约３５ｍｇ／Ｌ，第二次投加在滤前，投加量约１５ｍｇ／Ｌ，水厂的除藻去除
率一般在９５％左右。将上述试验结果与水厂采用预氯化除藻结果相比较可以
看出，紫外线对藻类的去除最有效，但是由于技术方面的限制，应用于生产比
较困难，因此建议预氧化除藻可采用臭氧＋过氧化氢联合方案，或者在接触氧
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化时间允许的情况下，选用高锰酸钾方案。

２４４　强化混凝沉淀除藻
尹卫红、宋向阳、张湛军等就郑州某水厂藻类的去除进行了生产性试验研

究，提出采用聚铁硅酸钠与高分子电解质联用的方法，强化混凝沉淀，在藻类
暴发时，出厂水的味觉得到较好的改善。
该厂自１９９２年冬天开始，几乎每年的冬末春初 （这时原水水质的特点为

水温低，浊度低）均会出现藻类暴发，最高时超过国标２７倍，原水中藻类的
浓度高达２７×１０４ 个／Ｌ，有时为硅藻，有时为蓝藻。当藻类暴发时，常规的
饮用水处理工艺已很难给出合格的水质，导致出厂水出现明显的鱼腥味。藻类
的大量繁殖，不但给饮用水带来不良味觉，甚至某些藻类如蓝藻会产生藻毒
素。另外，藻类的代谢产物也是ＴＨＭ的前体物质之一。

（１）小试试验结果　试验原水浊度２０２ＮＴＵ；ｐＨ值为８３；水温１３℃；
藻类１４４×１０４个／Ｌ。混凝剂采用聚铁硅酸钠或聚铁 （Ａ），有机高分子混凝剂
采用聚二烯丙基二甲基氯化铵 （Ｂ）和１０％水解度的阴离子聚丙烯酰胺 （Ｃ）
作为絮凝剂。
在实验室进行了高分子混凝剂去除藻类的试验，然后又将聚铁和聚铁硅酸

钠的除藻效率进行了实验室对比，试验结果见表２８。

表２８　浊度和藻类的去除率

序号
药剂投加量ＡＢＣ
／（ｍｇ／Ｌ）

处理水浊度

／ＮＴＵ

浊度去除率

／％

处理水藻类

／（×１０４个／Ｌ）
藻类去除率

／％
１ ３００１ ３．８ ８１．１９ — —

２ ３０４１ １０．８ ４６．５３ — —

３ ３０２１ ９．２ ５４．４５ ４．８ ９６．６７
４ ６００１ ２．７ ８６．６３ ７８．４ ４５．５６
５ ６０２１ ６．４ ６８．３２ ８．０ ９４．４４
６ ３０００ ３．６ ８２．１８ ５６．０ ６１．１１
７ ６０００ ２．３ ８８．６１ — —

８ ３０２０．５ ６．０ ７０．３０ 未检出 １００

表２８结果显示，聚二烯丙基二甲基氯化铵 （Ｂ）对于藻类有明显的去除
效果，其除藻效率在９４％，甚至可高达１００％。
试验中观测到聚二烯丙基二甲基氯化铵可有效地抑制藻类的再繁殖，这对

抑制管网中的藻类繁殖将是十分有益的。试验结果表明藻类的去除与浊度的去
除不呈正比关系。

（２）生产性试验结果　水厂生产性试验工艺流程如图２４所示。
原水浊度在１３ＮＴＵ左右，原水藻类在１１×１０７个／Ｌ时，进行强化混凝

过滤试验。为了充分利用水厂现有构筑物，并使混凝剂和絮凝剂有较好的反应
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图２４　水厂生产性试验工艺流程

条件，在不改动现有投药点的情况下，将聚二烯丙基二甲基氯化铵与聚铁硅酸
钠同时投加，而将阴离子高分子絮凝剂聚丙烯酰胺投加在反应池的入口处。在
生产性试验中，考虑到药剂成本较高药剂投加浓度比实验室试验有所降低，聚
铁硅酸钠为１７ｍｇ／Ｌ左右，聚二烯丙基二甲基氯化铵与阴离子高分子絮凝剂分
别为０５ｍｇ／Ｌ和０２ｍｇ／Ｌ。生产性试验结果表明，藻类去除率达到７５％
以上。
试验结果表明，当添加聚二烯丙基二甲基氯化铵与阴离子高分子絮凝剂

时，沉淀池出水的浊度仅有略微改善，但滤池的截污率却明显提高。
（３）几点讨论

① 强化混凝的作用。饮用水的鱼腥可能来自于两个方面，一是由于藻类
的代谢产物或代谢产物与加氯所致，二是水中的有机物与藻类的代谢产物联合
所致。加强混凝絮凝，不但去除水中的藻类，同时也去除水中的各类有机物，
从而使饮用水的味觉得到改善。国外研究指出，强化混凝絮凝，并不能有效地
提高藻类在沉淀池中的去除率，但能有效地提高其在滤池中的去除率。本次生
产性试验也证明了这一点。

②ｐＨ值和预氯化对藻类去除率的影响。藻类的去除主要取决于ｐＨ 值、
碱度和预氯化几个因素。低ｐＨ值对于单纯的混凝沉淀有利。比如，当ｐＨ值
为９６、碱度７００ｍｇ／Ｌ、铝盐的投加量为１５ｍｇ／Ｌ时，其藻类去除率仅为

３０％；而当ｐＨ值为５８、碱度１５０ｍｇ／Ｌ、铝盐投加量为８０ｍｇ／Ｌ时，藻类的
去除率可高达９０％。１～５ｍｇ／Ｌ的预氯化有助于藻类的去除。当预加氯不足
时，在现有水厂的工艺条件下，也能有效地去除藻类，其主要是形成微絮凝被
滤池所过滤。但这会增加滤池的负荷，导致滤池反冲洗频率提高。

③ 水中有机物的影响。采用混凝沉淀去除藻类，与藻类的生长期有关，
其最有效的去除率是在藻类的对数增长期接近于平稳期时。另外混凝剂的投加
量与藻类的含量成正比。而藻类暴发时，通常水中的有机物含量也较高，有机
物也消耗混凝剂。水中溶解性有机碳 （ＤＯＣ）对于混凝剂的投加量有极大的
影响，ＤＯＣ高混凝剂投加量也高。混凝剂投加量的影响因素为总有机碳
（ＴＯＣ）＞温度＞浊度。

２４５　水厂常规处理工艺去除藻毒素
戎文磊、周圣东、奚稼轩以藻类污染相对严重的梅梁湖水作为原水，利用
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水厂现有常规处理工艺，就处理工艺在不同阶段对藻毒素的去除进行了试验
研究。
试验期间原水水质基本情况见表２９。

表２９　试验期间原水水质基本情况

原 水 指 标 最　　高 最　　低 平　　均

浊度／ＮＴＵ １１２ １５ ３８
氨氮／（ｍｇ／Ｌ） ４．０３ ０．１５ １．４２
亚硝酸盐／（ｍｇ／Ｌ） ０．３１７ ０．００５ ０．０９５
耗氧量／（ｍｇ／Ｌ） １３．２０ ６．０８ ７．８
藻类／（个／ｍＬ） １３００００ ９１００ ４９０００
总磷／（ｍｇ／Ｌ） ０．２６ ０．１８ ０．２２

水厂常规工艺流程如图２５所示。

原水
↓


→
加氯

泵房
↓


→
加矾

混合池
↓


→
补加氯

→机械加速澄清池 双阀滤池
↓


→
加氯

水库

图２５　水厂常规工艺流程

试验期间各参数均值为：流量４０００ｍ３／ｈ；滤池周期２４ｈ；滤速６５ｍ／ｈ；
停留时间３０ｈ；耗氯量７１３ｍｇ／Ｌ；耗矾量６４ｍｇ／Ｌ。
常规水处理工艺在不同阶段出水总藻毒素浓度变化和溶解性藻毒素浓度变

化见图２６、图２７，其去除率见图２８、图２９。

图２６　各工艺出水总藻毒素

浓度变化曲线

图２７　各工艺出水溶解性

藻毒素浓度变化曲线

常规处理工艺去除藻毒素的试验结果表明以下几点。

① 水厂常规工艺处理对藻毒素有着良好的去除效果，且随各工序中藻类
数量和浊度的降低而降低，平均去除率可达到７３％，最高达到８２％。但在剩
余的含量中，仍可能有一部分残留在藻细胞体内，因此应进一步强化工艺处理
效果，以有效降低水中的藻含量和藻毒素含量。
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图２８　总藻毒素逐级去除率曲线 图２９　溶解性藻毒素逐级去除率曲线

② 预加氯能杀死藻类帮助提高混凝效果，同时也大大增加了水体中溶解
性藻毒素的含量，并给后续藻毒素去除增加了难度。

③ 混凝沉淀对去除溶解性藻毒素作用较小，但经生物砂滤和加氯氧化后
能有效降解水中溶解性藻毒素含量，去除率平均达６３％左右。

④ 原水中藻毒素含量以藻细胞内的藻毒素为主，占总量的６０％，而在各
净水工艺阶段，由于藻类的死亡释放出大量的藻毒素，使水中溶解性藻毒素含
量约达到总量的８０％。

⑤ 高藻期蓝藻毒素ＹＲ、ＲＲ、ＬＲ呈数量级的递增关系。

２４６　高锰酸钾复合药剂除藻臭
陈忠林、王东田、李圭白等对以黄河水为水源的郑州市自来水公司Ｂ水

厂，采用高锰酸钾复合药剂 （ＰＰＣ）、粉末活性炭 （ＰＡＣ）和过氧化氢
（Ｈ２Ｏ２）等药剂，对该厂不同处理工艺条件下去除水中由藻类引起的鱼腥臭的
效果进行了试验研究。
每逢冬春之交，出水鱼腥臭味时有暴发，加热或烧开后鱼腥臭味加重。为

确定出水中鱼腥臭味突然加剧的根本原因，对进水水质进行了调查。表２１０
中列出了出水臭味加剧过程中进水水质变化趋势。由表２１０看出，此期间进
水中总铁、氨氮、耗氧量、藻类均呈现明显上升趋势，而所监测的其他指标均
较平稳，无明显变化。从各指标增长幅度看，藻类增长３６６倍，总铁增长

３５倍，氨氮增长２０倍，耗氧量增长１８倍，由此推断，藻类急剧繁殖是突
然暴发鱼腥臭的主要原因。

表２１０　出水臭味加剧过程中进水水质变化监测结果

日期 １ ８ １５ ２０ ２３ ２６ ３０

浊度／ＮＴＵ １６ １６ １８ ２８ １８ １６ １０

温度／℃ ４ ４ ４ ５ ６ ６ ５

色度／倍 １０ １０ １０ １０ １０ １０ １０

肉眼可见物 无 无 无 无 无 无 无
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续表

日期 １ ８ １５ ２０ ２３ ２６ ３０

ｐＨ值 ８．０９ ８．１０ ８．１２ ８．１０ ８．１０ ８．１１ ８．１３

总碱度／（ｍｇ／Ｌ） １８０ １８０ １７５ １８５ １９０ １８５ １９５

氯化物／（ｍｇ／Ｌ） ９４．０ ９４．０ ９４．０ ９２．８ ９０．２ ９５．０ １０２

总硬度／（ｍｇ／Ｌ） ２９０．０ ２８２．５ ２８２．５ ２９２．５ ３１０．０ ２９０．０ ２９７．５

钙／（ｍｇ／Ｌ） ６７ ６６ ６４ ６６ ７３ ６４ ６８

总镁／（ｍｇ／Ｌ） ２９．７９ ２８．５８ ２９．７９ ３１．０１ ３１．０１ ３１．６２ ３１．０１

总铁／（ｍｇ／Ｌ） ０．２ ０．２ ０．２ ０．４ ０．４ ０．６ ０．６

氨氮／（ｍｇ／Ｌ） ０．６ ０．４ ０．４ ０．６ ０．６ １．２０ １．２

亚硝酸盐氮／（ｍｇ／Ｌ） ０．０４ ０．０２ ０．０３ ０．０４ ０．０４ ０．０５ ０．０５

硝酸盐氮／（ｍｇ／Ｌ） ０．５ ０．５ ０．５ ０．５ ０．５ ０．５ ０．６

耗氧量／（ｍｇ／Ｌ） ３．６３ ３．９４ ３．７０ ５．０７ ６．４０ ５．２０ ５．２０

总锰／（ｍｇ／Ｌ） ０．０２ ０．０２ ０．０２ ０．０２ ０．０２ ０．０２ ０．０２

藻类／（×１０４个／Ｌ） ２２．４ ４４．８ １５１．２ １２４．８ ３９０．４ ８１９．６ ７２３．２

试验表明，采用预氯化及各种药剂处理控制水中鱼腥臭味的优劣顺序为：

ＰＰＣ＞ＰＡＣ＞Ｈ２Ｏ２。
试验得出ＰＰＣ投加量在１～２ｍｇ／Ｌ即可控制出水鱼腥臭味在０～１级，达

到可饮用标准。这一结果表明，采用ＰＰＣ控制Ｂ水厂出水中鱼腥臭味是可
行的。
经分析认为，ＰＰＣ的除臭机理是：ＰＰＣ溶解投加到水中后有很好的均匀

分散性，可以对水中均匀分散的微量臭味物质进行充分的氧化或吸附去除，

ＰＰＣ各组分间的协同作用是其具有显著除臭效果的关键。

２４７　投泥除藻
关心丽采用投泥除藻的方法对水厂含藻水进行了试验研究。生产应用的结

果表明：它是一种投费少，安全可行的方法，适用于中小型水厂。
（１）某水厂原水取自大沙河水库水，原水６２ＮＴＵ，色度３８ＣＵ，ｐＨ 值

８８，藻类密度１２３×１０４个／Ｌ，臭味３级。
（２）针对藻类对净水生产带来的危害和影响，经综合分析，确定采用投泥

除藻，选择不同泥质进行比较。对不同泥质分别进行了沉降和除藻试验。不同
泥质对原水水质的影响见表２１１，投泥试验结果见表２１２。

（３）投泥除藻的生产试验。水厂生产水量６×１０４ｍ３／ｄ，混合反应时间

１２～１５ｍｉｎ，斜管沉淀时间３０ｍｉｎ，投碱式氯化铝２５～４５ｍｇ／Ｌ，沉淀池出
水 （滤前）滤池滤后的检测藻类结果见表２１３。
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表２１１　投泥对原水水质的影响

项　　目 浊　度 细菌总数／（ｃｆｕ／ｍＬ） 大肠菌群／（个／Ｌ） 耗氧量／（ｍｇ／Ｌ）

原　水 ３ＮＴＵ １２０ ９４０ １３６
投山泥 ２０ＮＴＵ １３０ １１００ １８０
投田泥 ２０ＮＴＵ ４８０ １５００ １４０
投黏土 ２０ＮＴＵ ５２０ １３００ ２０

表２１２　投泥试验结果

项　　目
原水投泥 原水不投泥

１ ２ ３ ４ ５

搅拌前浊度 ２１．５ ２１．５ １０ １０ １０
投矾量／（ｍｇ／Ｌ） ４．０ ４．０ ４．０ ４．０ ０
搅拌４ｍｉｎ投氯／（ｍｇ／Ｌ） ０．３ ０ ０．３ ０ ０．３
沉降３０ｍｉｎ后浊度／ＮＴＵ ２．１４ １．７４ １．１８ ３．８ ６．０
沉降３０ｍｉｎ后ｐＨ值 ７．０ ７．１ ７．１ ７．２ ７．２
沉降３０ｍｉｎ后余氯／（ｍｇ／Ｌ） ０．０５ ０ ０．１ ０ ０．１５
上清液加热到５０℃时臭味 ０级 １级 ２级 ２级 ２级
上清液藻类／（×１０４个／Ｌ） ５１ ６．０ ２５．３ ２７．５ ４５．５

表２１３　投泥除藻生产试验藻类数／（×１０４ 个／Ｌ）

滤池

编号

反冲洗后１０ｈ 反冲洗后２０ｈ 反冲洗后２５ｈ 反冲洗后３０ｈ

滤前 滤后 滤前 滤后 滤前 滤后 滤前 滤后

２＃

３＃

４＃

５＃

５８
５１
５３
４４

０
０
０
００１

４２
４５
５５
４９

００５
００３
００３
００１

３８
５１
５３
３６

００５
００５
００３
００２

３５
５９
６６
７５

００９
０１０
００７
０２３

在原水藻类４５５×１０４ 个／Ｌ时，通过投泥除藻方法，使高藻原水处理基
本可使滤池维持低藻时生产状态。藻类大部分在反应池，沉淀池已去除 （去除
率达８０％），减轻了滤池负担，滤池功能得以充分发挥，根据对各滤池监测结
果显示，滤池反冲洗后１０ｈ的运行基本上可将藻类全部滤去，随着滤池运行时
间的延长，少量藻类可能会透过滤池，但只要加强对滤池的监控，正常运行

３０ｈ的滤池除藻率可达９７％以上。
（４）经几年来的试验与生产上的应用，投泥除藻效果显著，具有投资小，

不需添置特殊设备和特殊药剂材料，只需适当调节投泥量即可，是经济且有效
的除藻方法。总的来说，投泥除藻有如下效果。

① 在低浊多藻时期，原水浊度在３～１０ＮＴＵ 投加泥浆水，使浊度提高

１５～２０ＮＴＵ之间，反应沉淀除藻率达８０％～９０％，不投泥的原水反应沉淀除
藻率不足６０％。
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② 投泥除藻在滤池正常运行３０ｈ除藻率仍可达９７％以上，说明投泥除藻
可以保证滤池正常功能的发挥，而不投泥除藻对滤池功能影响很大，运行不足

３０ｈ去除率仅７０％。

③ 投泥除藻能通过吸附藻类快速沉淀，配合适当投加混凝剂和消毒剂，
将藻类代谢物与沉积物产生的臭味及时去除，出厂水臭味可达到０级。

④ 根据试验和生产中应用结果表明：２０００～２００２年从试验到生产应用，
投泥除藻是目前该厂一种较为符合环保、安全有效的方法。根据地方卫生防疫
站长期监测，出厂水质均小于１０ｍｇ／Ｌ，满足要求。

（５）目前所投泥的质量仍存在一定问题，污染原水水质，增加药耗，有待
改进。
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第３章　水 的 除 氟

３１　概述

氟是地球表面分布最广的元素之一，在土壤和岩石中氟以磷灰石
［３Ｃａ３（ＰＯ４）２·ＣａＦ］、萤石 （ＣａＦ２）和冰晶石 （Ｎａ３ＡｌＦ６）等形式存在。当地
下水或雨水流经高氟地层时，氟可溶解于水中。无机氟化物 （ｆｌｕｏｒｉｄｅ）用于
铝的生产，在钢铁和玻璃纤维工业中作为一种助焊剂，并可用于生产磷酸盐肥
料等。氟是人体维持正常生理活动不可缺少的微量元素之一，但通常情况下，
人体从外界摄入的氟过多或不足都会影响健康。长期饮用含氟量低于１ｍｇ／Ｌ
的水，易患龋齿；而地方性氟中毒主要是饮水和食物中过量的氟通过消化道侵
入人体而造成的。
多年来，饮用高氟水所带来的病痛严重困扰着人们。高氟水分布十分广

泛，据世界卫生组织１９７０年统计，４６个国家中有２８个国家饮用水氟离子浓
度超标。这些国家主要分布在北纬３５°～５０°之间，如非洲的肯尼亚地下水含氟
量高达０～２８００ｍｇ／Ｌ，坦桑尼亚为０～９５ｍｇ／Ｌ。高氟水在我国分布也很广，
遍布２９个省、市、自治区，饮用高氟水造成的氟中毒症是一种重要的地方病。

３１１　氟化物在环境中的存在及人群暴露水平

３１１１　在水中和其他环境中的含量水平
氟化物存在于地表水和地下水中。地下水中氟化物的浓度变动很大，受多

种因素的影响，例如供水区的地理、化学和物理特性，岩石的性质、ｐＨ 值、
温度、井深等。一般而言，范围为１～２５ｍｇ／Ｌ。但在一些国家 （印度、肯尼
亚、南非等），其浓度远高于２５ｍｇ／Ｌ。地表水中氟化物浓度较低，为００１～
０３ｍｇ／Ｌ。海水中浓度高于淡水。在加拿大，饮水中氟化物浓度范围为小于

００５～０２ｍｇ／Ｌ，加氟后达到０６～１１ｍｇ／Ｌ。在美国有０２％的人群饮用水
中的氟化物浓度大于２ｍｇ／Ｌ。
根据全国调查资料 （１９８３～１９８５年），地表水中氟浓度的１０％中位数至

９０％中位数的范围是００６～１２ｍｇ／Ｌ，浅井水为００６～４０ｍｇ／Ｌ、深井和泉
水为００６～４９ｍｇ／Ｌ。我国有７７００万人饮水中的氟化物浓度大于１ｍｇ／Ｌ，而
约有７亿人饮用水中的氟化物浓度低于０５ｍｇ／Ｌ。
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在所有食品中可能都含有氟化物。据报道，各种食物中氟化物浓度有很大
差异，其波动范围为０１～８０ｍｇ／ｋｇ，茶叶中含有较高浓度的氟化物，平均
含量可达１００ｍｇ／ｋｇ。

３１１２　人群暴露水平
人体暴露于氟化物的水平取决于所生活的地理位置。例如在荷兰，每日总

摄氟量为１４～６０ｍｇ，从食物中的摄入量占８０％～８５％，从饮水中的摄入量
为００３～０６８ｍｇ／ｄ （饮水中氟化物平均浓度低于０２ｍｇ／Ｌ）。而从牙膏中的
摄入量为０２～０３ｍｇ／ｄ。

ＷＨＯ综述了关于氟化物摄入量的一系列报道，在饮水中氟化物浓度小于

０４ｍｇ／Ｌ的区域，其氟化物总摄入量范围为０４３～０９１ｍｇ／Ｌ （从饮水中的摄
入量为００～０５４ｍｇ／ｄ）；在饮用加氟饮水 （质量浓度为１ｍｇ／Ｌ）的区域，氟
化物的总摄入量为０９９～５４ｍｇ／ｄ （从饮水中的摄入量为０６１～３２ｍｇ／ｄ）。
地下水中氟化物高的区域，饮水就会成为摄入氟化物的主要来源。而在我国某
些地区，煤中氟化物浓度很高，则从空气中摄入的氟化物可达０３～２３ｍｇ／ｄ；
从食物中的摄入量可达１８～８９ｍｇ／ｄ。
根据我国的调查，建议７～１５岁儿童适宜的和安全的总摄氟量分别为每人

每日１９ｍｇ和２１ｍｇ；成人最大安全总摄氟量为每人每日３４ｍｇ。

３１２　对人体健康的影响
氟化物具有防龋作用。人群饮水中氟浓度为１ｍｇ／Ｌ或以上时与饮水中浓

度为０１～０３ｍｇ／Ｌ相比，前者龋齿发病率减少３５％。当饮水中氟浓度为

１ｍｇ／Ｌ时未观察到令人厌恶的氟斑牙。饮水中适宜的氟浓度随着人群居住地
区气温的不同而异，热带地区人们饮水量大，饮水中氟浓度就要比寒带地区
低。有人认为，在气温高时，饮水中适宜的氟浓度应低于１ｍｇ／Ｌ，而在寒冷
地区，其适宜浓度可达１２ｍｇ／Ｌ。有报道指出，当饮水中氟浓度为１５～
２ｍｇ／Ｌ时，出现很轻度或轻度氟斑牙。另有报道表明，饮水中氟浓度为０９～
１２ｍｇ／Ｌ时，轻度氟斑牙发病率为１２％～３３％。
粗略估计，温带地区饮水中氟浓度为１５～２ｍｇ／Ｌ时，发生氟斑牙；而在

较热的地区，氟浓度较低时，就可能发生氟斑牙。此外，当从饮水以外的途径
（如食物和空气中）摄入的氟增加时，饮水中氟浓度低于１５ｍｇ／Ｌ时也可能发
生氟斑牙。
每人每日摄入的氟总量大约为３０～４５ｍｇ，其中６０％～７０％的氟来自饮

水，机体对饮水中的氟吸收率可高达９０％。当膳食中缺钙或属于低营养状态
时，更可增进氟的吸收。
饮水中含有高浓度氟化物可引起氟骨症，在印度、中国、南非等国家均有

报道。饮用高氟水是导致地氟病流行的最基本、最重要的因素。更换恒齿时的
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儿童因长期饮用含氟量高于１ｍｇ／Ｌ的水可罹患氟斑牙，长期饮用含氟量高于

５ｍｇ／Ｌ的水的成人可罹患氟骨症，严重者会造成终生残疾，丧失工作能力。
有报道指出，每日氟的摄入量达２０～８０ｍｇ，经１０～２０年可引起残疾性氟骨
症。对地方性氟中毒病人的调查表明，平均每日氟的摄入量为９８８ｍｇ，该结
果提示，成人每日摄入量超过８ｍｇ是有害的。我国的调查表明，每人总摄氟
量为１９ｍｇ／ｄ时，龋齿和氟斑牙发生率均保持在较低水平，此时的摄氟量是
合适的。氟斑牙患病率为３０％时，相应水中氟浓度约为１１８ｍｇ／Ｌ。
饮水中氟浓度为３～６ｍｇ／Ｌ时可引起氟骨症，１０ｍｇ／Ｌ以上可引起残疾性

氟骨症。

３１３　在饮水中限值的确定
我国 《生活饮用水水质卫生规范》规定，氟化物的限值为１ｍｇ／Ｌ，是考

虑到对牙齿有轻度影响及氟的防龋作用，以及我国广大的高氟区饮水进行除氟
和更换水源所付出的经济代价，因此确定饮水中氟浓度限值为１ｍｇ／Ｌ是安全
的和合适的。由于我国幅员辽阔，气候条件很不一致，当地的具体问题应与卫
生部门协商解决。因氟化物可通过多种途径进入人体，如果某些地区从食物或
空气等途径摄入的氟较高时，则应考虑选用低氟水源。
全球４０～５０个国家和地区均有饮用高氟水的问题，我国是地方性饮水氟

中毒流行最广泛、危害最严重的国家之一。全国城乡约有８０００万人口饮用高
氟水，由此而引发的地方性氟中毒遍及全国２９个省、市和自治区，主要分布
在广大农村地区，特别是经济落后的边远地区，严重影响着当地人民的身体健
康和经济发展。改用低氟水源是防治饮水氟中毒的根本措施，但是，相当一部
分高氟水地区往往无低氟水源可以就近引用，不得不采用饮水除氟技术。

３１４　除氟方法
近二三十年来，国内外对含氟水的处理进行了大量的研究，对除氟工艺及

相关的基础理论的研究也取得了一些进展。目前，含氟水的除氟方法主要有吸
附过滤法、混凝沉淀法、离子交换法、电渗析法、电凝聚法、反渗透法等。

３１５　除氟作用机理
氟离子半径小、溶解性能好，是较难去除的污染物之一。目前认识到的除

氟机理主要如下。
（１）生成难溶氟化物沉淀　如钙盐法中将Ｆ－转化为难溶的ＣａＦ２沉淀。钙

盐联合使用镁盐、铝盐、磷酸盐后，除氟效果增加，残氟浓度更低，主要原因
是形成 了新 的更 难 溶 的 含 氟 化 合 物。如 钙 盐 与 磷 酸 盐 合 用 时，生 成

Ｃａ５（ＰＯ４）３Ｆ沉淀；ＣａＣｌ２和 ＡｌＣｌ３ 合用时，形成一种由钙、铝及氟组成的络
合物沉淀，其具体组分和结构尚待进一步研究。一些由多种元素组成的氟化
物，比单一元素组成的氟化物具有更低的溶解度，对它们形成条件的研究有助
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于除氟工艺的改进和新方法的研究与开发。
（２）离子或配位体交换　Ｆ－与ＯＨ－半径及电荷都较为相近，除氟剂中的

ＯＨ－基团可与Ｆ－交换而达到除氟的目的。如羟基磷酸钙Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２
的除氟机理：

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２Ｆ － Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２＋２ＯＨ－

铝盐混凝法中，铝盐混凝剂的最有效成分Ａｌ１３Ｏ４（ＯＨ）７＋２４ 及其水解后形成
的Ａｌ（ＯＨ）３凝胶，其中的ＯＨ－配位体都可与Ｆ－交换。这一机理已被除Ｆ－

后体系ｐＨ值升高现象所证实。［Ａｌ１３Ｏ４（ＯＨ）２４－ｘＦｘ］７＋等阳离子形成后，可
进一步水解生成Ａｌ１３Ｏ４（ＯＨ）２１Ｆ１０等羟氟铝化合物。由于这一类化合物在水中
有一定的溶解度，致使单独使用铝盐混凝除氟时最终出水的氟离子浓度很难降
至４～７ｍｇ／Ｌ以下。
多数情况下离子与配位体交换是在固相中的 ＯＨ－和液相中的Ｆ－之间进

行的，降低液相中ＯＨ－浓度或提高Ｆ－浓度都有利于交换过程的进行。体系

ｐＨ值降低时，ＯＨ－浓度降低，但Ｆ－浓度会因形成 ＨＦ而降低。最有利于

Ｆ－与ＯＨ－进行交换的环境是ｐＨ值为６～７的微酸性体系，这也是多数氟离
子交换剂使用的最佳ｐＨ值范围。

（３）物理或化学吸附　Ｘ射线电子能谱的研究表明，活性氧化铝对Ｆ－的
吸附是通过对ＮａＦ的化学吸附来实现的：

Ａｌ２Ｏ３＋Ｎａ＋＋Ｆ － Ａｌ２Ｏ３·ＮａＦ

羟基磷酸钙Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２对Ｆ－的吸附是通过对ＣａＦ２的化学吸附来
实现：

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋Ｃａ２＋＋２Ｆ － Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２·ＣａＦ２
氟具有很强的电负性。红外光谱证实，在一些水化的Ａｌ２Ｏ３ 表面，Ｆ－可

发生氢键吸附：

 ＡｌＯ

ＯＨ

ＯＨ＋Ｆ －  ＡｌＯ

ＯＨ

ＯＨ… Ｆ

物理吸附中，最重要的是静电吸附。混凝除氟过程中，铝盐水解生成的

Ａｌ３（ＯＨ）５＋４ 、Ａｌ７（ＯＨ）４＋１７ 和Ａｌ１３Ｏ４（ＯＨ）７＋２４ 等高价阳离子，可通过静电作用
吸附Ｆ－，从而被随后形成的 Ａｌ（ＯＨ）３ 矾花卷扫下来。在这种情况下，当水
中ＳＯ２－４ 、Ｃｌ－等阴离子的浓度较高时，由于存在竞争作用，会使Ａｌ（ＯＨ）３ 矾
花对Ｆ－的吸附容量显著减少。

（４）络合沉降　Ｆ－能与Ａｌ３＋、Ｆｅ３＋、Ｍｇ２＋等阳离子形成络合物而沉降。
如铝盐混凝法中Ａｌ３＋与Ｆ－形成ＡｌＦ（３－ｘ）＋ｘ 而夹杂在Ａｌ（ＯＨ）３中沉降下来。

３２　活性氧化铝吸附过滤

吸附过滤中所采用的吸附剂是一种多孔性物质，它使水中Ｆ－吸附在固体
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表面，以达到除氟的目的。用于除氟常用的吸附剂主要有活性氧化铝、斜发沸
石、活性氧化镁、蛇纹石、膨润土和骨炭，近年来还报道了氟吸附容量较高的
氧化锆、坡缕石和铝酸钙等。利用这些吸附剂可将氟浓度在１０ｍｇ／Ｌ以下的天
然水处理至１０ｍｇ／Ｌ以下。
吸附法一般将吸附剂装入填充柱，采用动态吸附方式进行，操作比较简

便，除氟效果稳定。尽管吸附法有操作简便，除氟效果稳定的优点，但它同时
存在如下两个缺点。① 吸附剂吸附容量低。常用的吸附剂如斜发沸石和活性
氧化铝的氟吸附容量都不大，在００６～２０ｍｇ／ｇ之间；羟基磷酸钙的氟吸附
量可达３５ｍｇ／ｇ；活性氧化镁的氟吸附量可达６～１０ｍｇ／ｇ，但在使用过程中
易流失；以稀土氧化锆为主制成的氟吸附剂的吸附容量可高达３０ｍｇ／ｇ，但这
种新型的吸附剂的价格昂贵，难以普及利用。② 处理水量小。当水中氟浓度
为５ｍｇ／Ｌ时，每千克吸附剂一般只能处理１０～１０００Ｌ水，且吸附时间一般都
在半小时以上。因此，吸附法只适用于处理水量较小的场合，如小规模饮用水
的除氟处理，一般不适用于水量很大或含氟量较高的工业废水处理。

３２１　活性氧化铝除氟的原理
活性氧化铝吸附过滤是目前技术比较成熟，应用最广、有效的除氟方法。

活性氧化铝是将氧化铝的水化物经４００～６００℃灼烧而成 （或用一般的氧化铝
投加碱性金属离子在４００～５００°Ｃ下煅烧），属于γ氧化铝，含有巨大的比表面
积，是一种白色颗粒状多孔分子筛吸附剂。活性氧化铝是两性物质，在水中具
有离子交换性，等电点约在ｐＨ＝９５，当水的ｐＨ 值小于９５时可吸附阴离
子，大于９５时可去除阳离子。因此，在酸性溶液中活性氧化铝为阴离子交换
剂，对氟有极大的选择性。当水的ｐＨ＝７１时，它吸附阴离子的亲和力顺
序为：

ＯＨ－＞Ｆ－＞ＳＯ２－４ ＞Ｃｌ－＞ＨＣＯ－３
而一般有机离子交换树脂，对氟的交换顺序位于最后，可以设想，活性氧

化铝比离子交换树脂对氟有较高的吸附选择性，而对天然水体中常含有的离子
选择性低。

３２２　影响除氟效果的因素
（１）ｐＨ值　当原水ｐＨ值较高时，有较多Ａｌ（ＯＨ）３ 胶态沉淀物的析出，

易使滤料板结，缩短运行周期，除氟容量较低，仅１～１２ｍｇ／ｇ。当进水ｐＨ
值为５０～５５时，除氟容量最高，可高达８３ｍｇ／ｇ。例如，当原水含氟量

Ｃ０＝２０ｍｇ／Ｌ时，取不同ｐＨ值的水样进行试验的结果如图３１所示，可以看
出，在ｐＨ＝５～８范围内时，除氟效果较好，而在ｐＨ＝５５时，吸附量最大。
但是，为降低ｐＨ值消耗的盐酸用量可高达０９４Ｌ／ｍ３，出水中Ｃｌ－由此而上
升到３５０ｍｇ／Ｌ，会出现咸味，还需加碱回调ｐＨ 值至７０，这样不但增加成
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图３１　ｐＨ值与除氟效果关系

本，还使水中 Ｎａ＋浓度增加。因
此进水ｐＨ值降至６０～６５为宜，
滤料不会出现板结，除氟容量可
提高５０％，约为３５ｍｇ／ｇ，不用
回调出水ｐＨ 值，盐酸用量亦可
减少一半。

（２）吸氟容量　吸氟容量是
指每１ｇ活性氧化铝所能吸附氟的
质量，一般为 １２～４５ｍｇＦ－／

ｇＡｌ２Ｏ３。它取决于原水的氟浓度、

ｐＨ 值、活性氧化铝的颗粒大小
等。在原水含氟量为 １０ｇ／Ｌ 和

２０ｍｇ／Ｌ的平行对比试验中，如保持出水Ｆ－在１ｍｇ／Ｌ以下时，所能处理的水
量大致相同，说明原水含氟量增加时，吸氟容量可相应增大，氟吸附量和初始
氟浓度基本是直线关系。

（３）原水 ＨＣＯ－３ 浓度　在天然水系中水的ｐＨ值范围在６５～８５之间，

总碱度主要以 ＨＣＯ－３ 的形式出现。ＨＣＯ－３ 浓度越高，吸附容量越低，当原水
碱度较高时，因为

Ａｌ２（ＳＯ４）３＋６ＮａＨＣＯ ３ ３Ｎａ２ＳＯ４＋６ＣＯ２＋２Ａｌ（ＯＨ）３↓
所以有较多Ａｌ（ＯＨ）３胶态沉淀物的析出，易使滤料板结，缩短运行周期，使

除氟容量较低。当采用硫酸调ｐＨ 值时，ＨＣＯ－３ 浓度决定了加酸量。在我国

高氟水水质的一个特点是 ＨＣＯ－３ 浓度往往偏高。
（４）含铁杂质　食用盐酸含００１％的Ｆｅ、硫酸铝含１％的Ｆｅ２Ｏ３，这些

含铁杂质水解后以氢氧化物形式在滤料表面沉积为土黄色物质，影响除氟效
率。需定期用４ｍｏｌ／Ｌ的 ＨＣｌ浸泡２ｈ，溶解铁质并反洗排出。

（５）氧化铝颗粒粒径　氧化铝颗粒粒径越小，除氟容量越高。当原水氟含
量、过滤流量和接触时间相当时，粒径为０４～１２ｍｍ的小颗粒氧化铝的除
氟容量可高达９～１０ｍｇ／ｇ；扁粒氧化铝的除氟容量也可高达８ｍｇ／ｇ；粒径为

０５～２ｍｍ的大颗粒氧化铝的除氟容量为６～７ｍｇ／ｇ；粒径为３～５ｍｍ的大球
氧化铝的除氟容量仅为１２ｍｇ／ｇ。１体积的大粒氧化铝每小时仅可处理４４体
积的含氟水，而１体积的小粒氧化铝每小时可处理８１体积的含氟水。颗粒大
小和吸氟容量成线性关系，颗粒小则吸氟容量大，但小颗粒会在反冲洗时流
失，并且容易被再生剂 ＮａＯＨ溶解。国内常用的粒径是１～３ｍｍ，但已有粒
径为０５～１５ｍｍ的产品。
由上可见，加酸或加ＣＯ２调节原水的ｐＨ值到６０～６５之间，并采用小
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粒径活性氧化铝，是提高除氟效果和降低制水成本的途径。活性氧化铝除氟工
艺可分成原水调节ｐＨ值和不调节ｐＨ值两类，调节ｐＨ值时为减少酸的消耗
和降低成本，我国多将ｐＨ值控制在６５～７０之间，除氟装置的接触时间应
在１５ｍｉｎ以上。此外，滤料的晶型、强度、再生剂及其再生方式、流速、流
向、停留时间等，都会影响活性氧化铝的除氟效果。
有文献指出活性氧化铝和水接触１０ｍｉｎ，大部分氟被除去，延长到

３０ｍｉｎ除氟效果并无多大提高，原水含氟量高ｐＨ值低和碱度低时，除氟容量
就高。

３２３　再生工艺
（１）再生液的选择　为提高氧化铝的使用寿命，选择合适的再生液，对氧

化铝进行周期性的再生是十分重要的。活性氧化铝柱失效后，出水含氟量超过
标准时，运行周期即告结束需进行再生。再生时，活性氧化铝柱首先反冲洗

１０～１５ｍｉｎ，膨胀率为３０％～５０％，以去除滤层中的悬浮物。再生液浓度和用
量应通过试验确定，一般采用１％～２％的Ａｌ２（ＳＯ４）３ 或ＮａＯＨ溶液再生。再
生后用除氟水反冲洗８～１０ｍｉｎ。再生时间约１０～１５ｈ。采用ＮａＯＨ溶液时，
再生后的滤层呈碱性，必须再转变为酸性，以便去除Ｆ－和其他阴离子。这时
可在再生结束重新进水时，将原水的ｐＨ值调节到２０～２５并以平时的滤速
流过滤层，连续测定出水的ｐＨ值，当ｐＨ值降低到预定值时，出水即可送入
管网系统中应用。然后恢复原来的方式运行。

（２）废液处理　再生后的废碱液和首次反冲洗的废水中含１００～２００ｍｇ／Ｌ
氟化物和碳酸钠等，应先将废水排入不渗漏的水槽中，加适量酸至ｐＨ值为７
左右，再按１ｍ３ 废水加２ｋｇ工业氯化钙的比例，边加边搅拌，静置６天，使

ＣａＦ２和ＣａＣＯ３沉降。沉淀物约占废水体积１／１５，其上清液含氟量小于３０ｍｇ／Ｌ，
可随下一周期反冲洗水排出，其沉渣可定期清出并深埋于远离水源的地方。

３２４　活性氧化铝吸附过滤法除氟设计概述
滤料粒径一般为０５～２５ｍｍ，滤料的不均匀系数Ｋ８０≤２。
滤层厚一般采用７００～１０００ｍｍ，承托层采用卵石，其高度一般为４００～

７００ｍｍ，粒径级配同普通滤池。
滤速一般采用１５～２０ｍ／ｈ，也有采用３ｍ／ｈ的，相应接触时间为

２０～３０ｍｉｎ。
采用硫酸铝作再生剂，其用量与除氟量之比为６０∶１，再生液含量为

１％～２％。
再生时先用原水自下向上进行反冲洗 （初冲洗），冲洗强度１１～１２Ｌ／（ｓ·

ｍ２），冲洗时间５～８ｍｉｎ，膨胀高度一般为５０％左右。然后用２％的硫酸铝溶
液再生，再生液自上向下通过，滤速为０６ｍ／ｈ左右，历时６～８ｍｉｎ。再生后
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用除氟水进行反冲洗 （终冲洗），冲洗强度与初冲洗相同，历时８～１０ｍｉｎ。
投药溶液桶的容积 （Ｖ，ｍ３）为：

Ｖ＝Ｘｔ×１０００ｃ （３１）
式中，Ｘ为药剂投配量，ｋｇ／ｈ；ｔ为每桶配一次药剂供使用的时间，一般

采用４ｈ；ｃ为配制溶液的浓度，ｍｇ／Ｌ。
溶液桶应设两个，轮换使用。桶壁超高采用０１～０１５ｍ。
溶药桶设一个，其容积按溶液桶的３０％计算。
我国宁夏、天津、河北等地用活性氧化铝进行集中式或分散式除氟罐现场

试验，表明活性氧化铝在适宜的条件下可取得很好的除氟效果。活性氧化铝有
除氟容量高且随含氟量的增加而增加、处理费用低等优点，但设备投资较高、
接触强酸强碱安全性差等缺点。

３３　骨炭吸附过滤

３３１　骨炭吸附过滤机理
骨炭是一种黑色、多孔的颗粒状物质，主要组成为磷酸钙５７％～８０％、

碳酸钙６％～１０％、活性炭７％～１０％。与水接触时，骨炭能在一定限度上吸
收大量的污染物如色素、异臭、异味成分。
骨炭法是仅次于活性氧化铝而在我国应用较多的除氟方法。Ｘ射线荧光光

谱仪的定性分析表明，骨炭主要由Ｃａ、Ｐ、Ｓ等组成。Ｘ射线衍射仪的结构分
析结果表明，其主体成分是羟基磷酸钙。发射光谱仪分析结果指出，经骨炭降
氟处理的出水中Ｃａ２＋浓度明显减少，说明Ｆ－与Ｃａ２＋生成ＣａＦ２，被骨炭巨大
的比表面积吸附而降低了原水中的氟浓度。骨炭的平衡吸附容量与出水含氟量
的关系可用朗缪尔吸附等温方程式表示，同时也证实了骨炭除氟的吸附机理。
由于骨炭的主要成分是羟基磷酸钙，其分子式可表示为Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２，
交换反应如下：

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２Ｆ 幑幐帯帯－ Ｃａ１０（ＰＯ４）６·Ｆ２＋２ＯＨ－

当水的含氟量高时，反应向右进行，氟被骨炭吸收而去除。
骨炭除氟流程基本与活性氧化铝相同，将骨炭除氟剂装入交换罐内，水自

上而下过滤，水与除氟剂接触时间为１０ｍｉｎ，处理后的水氟含量即达到饮用要
求。除氟容量可达３～４ｍｇＦ－／ｇ骨炭。

３３２　影响除氟效果的因素
（１）ｐＨ值　进水ｐＨ 值对骨炭除氟效果有明显影响。ｐＨ 值越低，除氟

容量越高，但在ｐＨ值为６５～８５时，除氟容量无明显差异。高氟地下水的

ｐＨ值大多数为８０左右，故无必要调节原水的ｐＨ值。
（２）滤速　滤速越慢，除氟容量越高，最佳滤速为３５～４０ｍ／ｈ。
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（３）水温　水温越高，除氟容量越高。

３３３　再生工艺
骨炭再生一般用１％ＮａＯＨ 溶液浸泡，然后再用０５％的硫酸溶液中和。

基本步骤为：反冲洗→碱再生→淋洗→酸中和→淋洗。滤层得到再生后又成为
羟基磷酸钙，即可再次开始除氟运行。
骨炭法除氟较活性氧化铝法的接触时间短，只需５ｍｉｎ，且价格比较便宜，

但是机械强度较差，吸附性能衰减较快。据报道，骨炭虽能再生，但使用多年
的骨炭除氟性能会明显下降，影响除氟效果，必须全部更换。
骨炭和活性氧化铝是美国公认的六种除氟方法中的两种，在我国的研究和

使用也较早。作为传统的除氟剂，具有吸附容量大、技术成熟等优点，适于进
行大规模的除氟处理，可用做水厂集中除氟使用。

３４　铝盐混凝沉淀

铝盐混凝沉淀除氟是利用铝盐的混凝作用，适用于原水含氟量不高并需同
时去除浊度时。铝盐混凝除氟剂包括聚合氯化铝、氯化铝、硫酸铝等。氯化铝
和硫酸铝是饮用水处理中常用的混凝剂，对碱度和ｐＨ值较高的原水，具有较
好的除氟效果。

３４１　机理
早在１９３４年 Ｂｏｒｕｆｆ曾指出，水中含氟化合物为２～３ｍｇ／Ｌ时，添加

５３０ｍｇ／Ｌ硫酸铝，即可将氟化物降低到１ｍｇ／Ｌ，在除氟方法研究中，总结出
饮水中氟浓度在５～６ｍｇ／Ｌ时，应投加硫酸铝５００～６００ｍｇ／Ｌ，ｐＨ值控制在

６５～７５之间。其原理为硫酸铝的 Ａｌ３＋与水中 ＯＨ－反应，生成氢氧化铝，
氢氧化铝在ｐＨ值６～７的范围，按下列反应把氟除去：

Ａｌ（ＯＨ）３＋Ｆ － Ａｌ（ＯＨ）２Ｆ＋ＯＨ－

Ａｌ（ＯＨ）２Ｆ＋Ｆ － Ａｌ（ＯＨ）Ｆ２＋ＯＨ－

Ａｌ（ＯＨ）Ｆ２＋Ｆ － ＡｌＦ３＋ ＯＨ－

氟被吸附在氢氧化铝胶体颗粒上沉淀出来，该法除氟后，水质碱度与含氟
量均下降。而硫酸根增加较多。该法适用于软水除氟，易于操作，设备简单，
还同时除去铁和锰，缺点为混凝剂用量较大、废渣占体积、再生利用有待于解
决。Ｄａｈｉ等研究证明氟化物只是被松松地固定在Ａｌ（ＯＨ）３ 絮状物上，处理后
的水需在絮状物形成后２ｈ之内放出，否则水中氟化物浓度会开始十分缓慢但
稳定地上升。印度以低费用的Ｎａｌｇｏｎｄａ技术应用于不同含氟量饮用水的除氟，
其混凝剂主要也是硫酸铝，同时该技术被用在非洲等家庭用除氟设备。我国从

２０世纪７０年代开始，广泛采用硫酸铝除氟技术。
国内学者凌波用烧杯试验模拟混凝、沉淀、过滤除氟工艺，试验表明，当
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水中ＳＯ２－４ 和Ｃｌ－等阴离子与Ｆ－共存时，由于竞争吸附，铝盐形成的矾花

Ａｌ（ＯＨ）３（Ｓ）对水中Ｆ－的吸附容量显著减少。对同样的原水水质，在同样的铝
盐投加量和水处理工艺条件下，聚合氯化铝的除氟效果最好。但是，卢建杭等
人在烧杯搅拌试验的基础上，通过絮体的ζ电位测定、Ｘ射线粉晶衍射、红外
光谱、Ｘ射线光电子能谱等试验手段考察了铝盐混凝除氟的作用机理。结果表
明，铝盐混凝除氟的主要作用机理有吸附、离子交换、络合沉降等；铝盐混凝
除氟效果与混凝ｐＨ值密切相关，认为在ｐＨ 值为５８～７０条件下除氟效果
最佳。对于两种形态的铝盐，从除氟过程和机理上看，单体铝盐中的

Ａｌ（Ｈ２Ｏ）３＋６ 形态要比聚合铝中的聚羟铝阳离子形态更有利，因而总体除氟效
果比聚合铝要好。

３４２　影响除氟效果的因素
（１）原水氟含量　铝盐混凝剂的投加量较高，且随着原水含氟量的增加而

增加。故铝盐混凝剂只适宜于处理含氟量小于４ｍｇ／Ｌ的原水，否则，处理后
水中的Ｃｌ－或ＳＯ２－４ 将超过卫生标准的规定。通常，铝盐除氟适用于原水含氟
量较低并需同时去除浊度的原水。

（２）原水ｐＨ值和碱度　当原水的ｐＨ值和碱度较高时，氯化铝和硫酸铝
的除氟效果较好；当原水ｐＨ值为６０～８０时，以选用聚合氯化铝为宜；当
原水ｐＨ值为５５时，活性氧化铝除氟效果最好。

（３）投药方式的优劣次序　泵前水泵叶片搅拌最好，机械搅拌次之，直接
投加最差。

（４）沉淀时间　沉淀时间越长，除氟效果越好，出水浊度越低，但超过

４ｈ后，出水含氟量和浊度的下降趋势明显减慢。

３４３　铝盐混凝沉淀除氟设计概述
水中Ｃｌ－浓度高时采用硫酸盐混凝剂，当水中硫酸盐浓度高时，宜用氯盐

混凝剂，当以上两种盐浓度均高时可用碱式氯化铝。
混凝时间５～６０ｍｉｎ，ｐＨ值一般应控制在６５～７５之间。
一般药剂的用量是除氟量的１００～２００倍，所以仅适用于含氟量低或需同

时去除水中浊度时。对于含氟量超过４ｍｇ／Ｌ的原水，投加比例增加，且处理
效果不佳。另外，铝盐混凝剂投量太大使处理后的水中含有大量溶解铝，因此
应用越来越少。
需设置絮凝、沉淀池，沉淀采用变速或间歇沉淀的方式，除氟效果好。
工艺流程为：地下水→混凝→沉淀→过滤，当原水水质较好时可省去沉淀

或过滤处理单元，一般采用泵前加药、水泵混合，静置沉淀，取上层清水
饮用。
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３５　羟基磷灰石除氟

３５１　概述
羟基磷灰石又称羟基磷酸钙 （ｈｙｄｒｏｘｙｌａｐａｔｉｔｅ或ｈｙｄｒｏｘｙａｐａｔｉｔｅ，ＨＡＰ），

化学组成为３Ｃａ３（ＰＯ４）２·Ｃａ（ＯＨ）２ 或Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２、Ｃａ５（ＰＯ４）３ＯＨ。

ＨＡＰ的溶解度和表面性能以及组成比等有关参数分别为：溶度积常数

Ｋｓｐ（２５℃）＝（６３±２１）×１０－５９，表面积２６ｍ２／ｇ （以Ｎ２吸附法测定），Ｃａ／Ｐ
摩尔比１６９±００４（化学计量理论值Ｃａ／Ｐ＝１６７）。ＨＡＰ是脊椎动物的骨骼
和牙齿等生物硬组织的主要无机物成分，也是磷酸盐矿物的主要成分。ＨＡＰ
合成材料是一种耐高温、耐碱和水不溶性的多用途无机材料，表面特性和结构
呈多孔单晶或多晶的六方晶系结构。因其具有与骨骼和牙齿相似的无机成分，
决定了它可用于人造骨和牙齿的补缀填充材料代替人骨和牙齿。因具有生物亲
和性，则在临床上可作为生物材料，其结构的疏松性决定了它能使多肽和蛋白
质等大分子以物理吸附或化学吸附的形式在其表面吸附。ＨＡＰ的晶体结构形
式和离子半径相似性决定了某些阳离子 （如 Ｐｂ２＋、Ｃｄ２＋、Ｎｉ２＋、Ｚｎ２＋、

Ｈｇ２＋等）可与其晶格上的 Ｃａ２＋ 发生交换，某些阴离子 （如 Ｆ－、ＨＣＯ－３ 、

Ｈ２ＰＯ－４ 等）可与其晶格上的ＯＨ－交换，利用它的这些特性可用于许多有害

重金属离子和Ｆ－的富集分离，制成吸附剂或降氟剂。另外 ＨＡＰ尚可用作脱
臭剂和毛发化妆品的主要原料，用于油脂类的精制，除去油脂的游离脂肪酸和
过氧化物，降低油脂酸价和过氧化值的精制原料等。

３５２　羟基磷灰石合成方法与合成条件

３５２１　羟基磷灰石的合成方法
工业上生产 ＨＡＰ主要采用诸如氟磷灰石和磷灰石等磷矿石作为磷的原

料，再与钙盐进行反应。由于高品位磷矿石的储藏量有限，人们正在寻求新的
可利用的含磷原料资源，例如利用米糠或玉米糠中含有以植酸盐状态存在的
磷。山田典章等曾研究利用米糠生产 ＨＡＰ的工业方法。在实验室合成 ＨＡＰ
方法主要基于在适当的反应条件下将无机含磷物质与含钙物质混合反应制成。
山田典章等还将合成方法归纳为湿式法、干式法和水热法三类。

（１）湿式法　将钙盐碱性溶液 ［如 Ｃａ（ＯＨ）２、ＣａＣｌ２、Ｃａ（ＮＯ３）２、

Ｃａ（ＣＨ３ＣＯＯ）２或ＣａＣＯ３＋ＯＨ－等］一般在ｐＨ值７～１１和温度０～９５℃条件
下逐滴加入磷酸溶液 ［如 Ｈ３ＰＯ４、（ＮＨ４）２ＨＰＯ４ 或 Ｎａ２ＨＰＯ４（Ｋ２ＨＰＯ４）
等］进行反应，其典型反应如下。
反应 （Ａ）：１０Ｃａ（ＯＨ）２＋６Ｈ３ＰＯ →４ Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋１８Ｈ２Ｏ

反应 （Ｂ）：６（ＮＨ４）２ＨＰＯ４＋１０Ｃａ（ＮＯ３）２＋２Ｈ２ →Ｏ

６１１



Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋１２ＮＨ４ＮＯ３＋８ＨＮＯ３

该法设备简单、用料少且成本低，适宜大规模工业生产，但产物颗粒较
细，不易过滤。

（２）干式法　将ＣａＨＰＯ４、Ｃａ２Ｐ２Ｏ７等磷酸盐和ＣａＯ、ＣａＣＯ３等的钙盐混
合，在１０００℃以上的高温条件下和水蒸气或空气气氛中进行固态反应。其典
型反应如下。

６ＣａＨＰＯ４＋４ＣａＣＯ３
空气
→
△
Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２Ｈ２Ｏ＋４ＣＯ２

３Ｃａ３（ＰＯ４）２＋ＣａＯ
空气
→
△
Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２

该法反应时间长，反应需用高温设备，成本较高，实用性差。
（３）水热法　将磷酸钙盐的溶液置于高压容器中，用热水水解进行反应。

其典型反应如下。

１０ＣａＨＰＯ４·２Ｈ２Ｏ
２００℃

→
２ＭＰａ

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋４Ｈ３ＰＯ４＋８Ｈ２Ｏ

该法可获得大结晶沉淀，但反应需用高压容器，设备投资大，成本高，不
适宜工业生产。
综上所述，以湿式法较适宜实验室合成和工业生产，其中以反应 （Ａ）法

步骤最简便和经济易行。

３５２２　羟基磷灰石的合成条件
采用反应 （Ａ）法合成 ＨＡＰ的方法主要将Ｃａ（ＯＨ）２ 悬浮液中逐滴加入

Ｈ３ＰＯ４溶液并控制在一定温度和ｐＨ 值条件，并在不断搅拌下保持一定的熟
化时间和熟化温度来完成。为了保证其反应产物为纯的Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２ 和
组 成 比 （Ｃａ／Ｐ 摩 尔 比 ） 接 近 于 １６７， 并 防 止 ＣａＨＰＯ４ · ２Ｈ２Ｏ、

Ｃａ４Ｈ（ＰＯ４）３·２５Ｈ２Ｏ、Ｃａ３ （ＰＯ４）２、ＣａＣＯ３ 或 碳 酸 盐 的 可 变 成 分
［Ｃａ５（ＰＯ４）（ＯＨ）ｘ（ＣＯ３）ｙ］等磷酸盐杂质成分共沉淀，因此必须严格控制反
应条件。反应温度一般控制在６０～８０℃。最终反应的ｐＨ 值控制在１０～１１，
当ｐＨ＜１０时其产物组成中含有Ｃａ４Ｈ（ＰＯ４）３·２５Ｈ２Ｏ和ＣａＨＰＯ４·２Ｈ２Ｏ
等杂质，当ｐＨ＞１１时反应流动不充分，产品质量差且产率降低。熟化时间一
般控制在１ｈ以上。熟化温度为９０～９５℃，接近煮沸。最后过滤、洗涤、干燥
和粉碎并成型。

３５３　羟基磷灰石除氟机理
不同学者对羟基磷灰石除氟机理的解释各不相同。目前存在以下四种不同

的观点：①ＨＡＰ与Ｆ－的反应是产生双分解和交换作用；②Ｆ－在 ＨＡＰ表面
上的吸附作用；③共沉淀作用；④ＨＡＰ中的 ＯＨ－发生离子晶格的置换或交
换作用。上述观点有待进一步深入探讨和研究。
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ＭＪＬａｒｓｅｎ和毕华银等认为，羟基磷灰石除氟主要基于氟与磷灰石的共
沉淀原理。

２ＮａＦ＋６Ｈ３ＰＯ４＋ＣａＣｌ２＋９Ｃａ（ＯＨ）２ ２Ｃａ５（ＰＯ４）３·Ｆ↓＋２ＮａＣｌ＋１８Ｈ２Ｏ

４Ｃａ（ＯＨ）２＋６ＣａＨＰＯ４·２Ｈ２Ｏ＋２Ｆ － Ｃａ１０（ＰＯ４）６·Ｆ２↓＋８Ｈ２Ｏ＋２ＯＨ－

由于氟磷灰石的溶度积很小，上述反应都是不可逆的。根据反应平衡式和
分子量计算氟磷灰石中氟与磷酸钙的比率、氟磷灰石和羟基磷灰石的最大沉淀
率，可以证实该共沉淀机理。但是处理后水中ＰＯ３－４ 的大量增加没有得到
证实。

Ｍｃｃａｎｎ认为固体ＨＡＰ与氟化物反应的形式有两种：一种是双分解反应形
成ＣａＦ２；另一种是与ＯＨ－交换反应形成Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２ ［或Ｃａ１０（ＰＯ４）６ＦＯＨ］，
其反应方程式如下。
双分解反应　Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２０Ｆ →－ １０ＣａＦ２＋６ＰＯ３－４ ＋２ＯＨ－

交换反应　 Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２Ｆ →－ Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２＋２ＯＨ－

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋Ｆ →－ Ｃａ１０（ＰＯ４）６ＦＯＨ＋ＯＨ－

试验结果表明：当用０１ｇ固体ＨＡＰ处理５～２０ｍｇ／ＬＦ－溶液后，其产物
全部为Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２；当开始Ｆ－浓度约为１００ｍｇ／Ｌ时，处理后其产物除了

Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２［或Ｃａ１０（ＰＯ４）６ＦＯＨ］外，还有部分ＣａＦ２ 产生；当Ｆ－含量达
到０１％或０２％时，产物基本上是ＣａＦ２。Ｃａｓｓｅｒ等则认为ＨＡＰ与Ｆ－的反
应是吸附作用。在低浓度Ｆ－存在下，ＨＡＰ除了能吸附Ｆ－外，尚同时吸附

Ｈ２ＰＯ－４ 和 Ｈ＋。在高浓度Ｆ－存在下，ＨＡＰ与Ｆ－的吸附反应产物将大大超
过ＣａＦ２溶度积，则其沉淀物为ＣａＦ２。当继续增大Ｆ－浓度后，ＣａＦ２出现过饱
和状态，吸附反应只有单独Ｆ－被吸附。根据在低浓度Ｆ－ （１００ｍｇ／Ｌ以下）、

ｐＨ＝７条件下，固体 ＨＡＰ与Ｆ－反应的平衡溶解动力学研究表明：由于ＨＡＰ
界面上存在Ｆ－，因而降低了 ＨＡＰ的溶解度，而含有Ｃａ２＋的 ＨＡＰ的固体表
面形成阳离子的半渗透层，导致了Ｆ－与阳离子半渗透层的吸附作用。Ｌｉｎ等
研究Ｆ－在 ＨＡＰ的表面性质时认为在低浓度Ｆ－条件下，ＨＡＰ除氟机理主要
是Ｆ－在 ＨＡＰ表面上的吸附作用。Ｌｉｎ等在研究氟磷灰石ＨＡＰＣａＦ２ 三种产
物共存的电迁移率ｐＨ值曲线中提出零电位点观点，即ｐＨ＝６７时，氟磷灰
石与 ＨＡＰ的电迁移率为零。当ｐＨ＜６７时三种产物均处在正电迁移率范围。
而ｐＨ＞６７时，在低浓度Ｆ－条件下，从曲线上表明：ＨＡＰ负电迁移率增加，
氟磷灰石负电迁移率减少，这是造成带负电荷的Ｆ－在 ＨＡＰ表面上吸附作用
的原因，这种吸附作用的产生使 ＨＡＰ的表面更呈现负电荷，由于产生静电势
就有可能使这种吸附作用出现在 ＨＡＰ表面的Ｃａ２＋晶格上。
在国内，王连芳等对羟基磷灰石除氟机理的解释似乎更合理：在酸性条件

下，Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２中的ＯＨ－不稳定，容易被水中的 Ｈ＋中和，形成带正
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电荷的 Ｃａ１０（ＰＯ４）２＋６ ；当水中有 Ｃａ２＋ 存在时，Ｃａ２＋ 与 Ｆ－ 首先结合形成

ＣａＦ３－，Ｃａ１０（ＰＯ４）２＋６ 再与ＣａＦ３－结合形成Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＣａＦ３）２，从而能结
合更多的氟。李新云等认为ＨＡＰ除去饮水中氟化物的反应是ＨＡＰ中的ＯＨ－

（晶格）与水中的Ｆ－发生离子 （晶格）置换或交换反应。置换反应方式有全
部置换或部分置换两种，其反应方程式如下。
全部置换　Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２Ｆ →－ Ｃａ１０（ＰＯ４）６Ｆ２＋２ＯＨ－

部分置换　 Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋Ｆ →－ Ｃａ１０（ＰＯ４）６ＦＯＨ ＋ＯＨ－

当水中存在高浓度Ｆ－或溶液反应在较强酸性情况下，由于 ＨＡＰ的晶格
结构受到强力破坏发生双分解反应，其反应方程式如下。

Ｃａ１０（ＰＯ４）６（ＯＨ）２＋２０Ｆ →－ １０ＣａＦ２＋６ＰＯ３－４ ＋２ＯＨ－

因所研究的饮水中氟一般均在低浓度范围 （２～１０ｍｇ／Ｌ），而饮水的

ｐＨ值范围在中性或弱碱性范围 （ｐＨ＝７～９），则在饮水降氟过程中 ＨＡＰ的
双分解反应实际上是不可能产生的。李新云等从研究 ＨＡＰ除氟和再生的试
验发现，ＨＡＰ的动态绝对饱和容量要大于穿透饱和除氟容量，而当用表面
涂层方法再生 （即在 ＨＡＰ表面涂上一层新的 ＨＡＰ）时，经６个周期的再生
试验，其再生效率仍可达到４６％。上述结果说明，ＨＡＰ除氟过程主要是在

ＨＡＰ表面发生，而在 ＨＡＰ晶格内部Ｆ－的扩散过程非常缓慢，一旦达到饱
和，只有少部分Ｆ－有机会 （时间）向晶格内部扩散，使 ＨＡＰ表面重新具
有除氟能力，当Ｆ－向内部扩散速度小于表面置换反应时，ＨＡＰ表面 ＯＨ－

（晶格）很快被Ｆ－置换，ＨＡＰ丧失除氟能力。ＨＡＰ经放置一段时间后，由
于Ｆ－扩散至晶格内部，表面留出ＯＨ－晶格后又恢复其除氟能力，这可以解
释为什么间歇除氟效果优于连续除氟效果，或绝对饱和除氟容量大于穿透饱
和除氟容量的原因。由于 ＨＡＰ晶格上阳离子Ｃａ２＋与阴离子 ＯＨ－和被交换
阳阴离子的离子半径的相似性，即 ＨＡＰ的阴离子ＯＨ－与Ｆ－的离子半径相
近 （ｒＯＨ－ ＝０１６８ｎｍ、ｒＦ－ ＝０１３２ｎｍ），ＨＡＰ的阳离子Ｃａ２＋与Ｐｂ２＋、Ｃｄ２＋

等的离子半径相近 （ｒＣａ２＋ ＝００９９ｎｍ、ｒＰｂ２＋ ＝０１２０ｎｍ、ｒＣｄ２＋ ＝００９７ｎｍ、

ｒＨｇ２＋ ＝０１１０ｎｍ），这决定了某些阳离子可与 ＨＡＰ晶格上Ｃａ２＋发生置换 （交
换）反应，某些阴离子可与 ＨＡＰ晶格上的 ＯＨ－ 发生置换 （交换）反应的
特性。

３５４　影响除氟效果的因素
（１）粒径　粒径越小，除氟效果越好。
（２）滤速　滤速越低，除氟效果越佳。
（３）过滤方式　间歇过滤的除氟效果优于连续过滤方式。所谓间歇过滤即

每天过滤８～１０ｈ，其他时间停止运转。
综上所述，ＨＡＰ是一种耐高温、耐碱和水不溶的多用途的无机合成材料。
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其晶体结构呈多孔单晶或多晶的六方晶系结构，由于 ＨＡＰ表面特性和结构决
定了 ＨＡＰ具有物理吸附和化学交换吸附的性质。可制成各种吸附剂和离子交
换剂，如降氟剂、重金属吸附剂、脱臭剂和油脂精制剂等。合成 ＨＡＰ的方法
有湿法、干法和水热法，其中湿法较适宜实验室合成和工业生产，其合成步
骤简便，经济可行。ＨＡＰ用作饮水除氟剂的主要优点是降氟容量大，整个
操作不需调节水体的ｐＨ值，除氟后的水质基本不发生变化，容易再生，且
不产生二次污染，其除氟方法优于我国目前较普及的活性氧化铝、骨炭和电
渗析法。

３６　其他除氟方法

３６１　离子交换法
离子交换法是利用离子交换树脂的交换能力，将水中的Ｆ－除掉的一种方

法。常用的除氟树脂是氨基磷酸树脂。它对Ｆ－有很强的络合作用，吸附氟的
最高量为９３１ｍｇ／Ｌ，去除率为７５％以上。其最大的不足是除掉了水中的矿物
质，引入了胺类物质，在饮用水除氟中受到了限制。

３６２　电凝聚法
电凝聚除氟法是近年来我国研究开发的一种新型饮用水除氟技术，它是利

用电解铝过程中生成羟基铝络合物和Ａｌ（ＯＨ）３ 凝胶的络合凝聚作用除氟的方
法。据有关资料，当操作条件为进水ｐＨ＝５５～６０、电解电流密度为１５Ａ／

ｍ２、电解槽停留时间为４～５ｍｉｎ，对含氟８ｍｇ／Ｌ、ｐＨ＝８、水温为６０℃的水
进行处理时，可使水的含氟量降到１ｍｇ／Ｌ以下。其优点是能够保持水质基本
不变，可以通过调节电流的方法控制出水的含氟量，使饮用水的除氟处理达到
稳定可靠，操作简单。其不足之处是影响除氟因素太多，且存在电极钝化的
问题。
孙立成通过对沧州化肥厂电凝聚除氟的实践，认为该法有以下优点：①吸

附物质不外加物，形成最简捷，因此设备简单，上马快；②由于没有外加杂
质，地下水清净，吸附介质最大限度地避免了杂质的覆盖，始终具有较大的活
性，发挥强烈的吸附作用，且可通过调节电流来达到所要求的出水含氟量；

③不必再生，简化了操作和管理；④废渣较少，基本保持地下原有水质，不影
响饮水者的健康。
电凝聚法除氟适用于小规模集中供水系统，处理水量在５００ｍ３／ｄ左右。

３６３　电渗析法
电渗析法是多层阴、阳膜相互交替排列，阴离子交换膜可使水中阴离子透

过，阳离子交换膜可使水中阳离子透过。该法使水中的一部分离子迁移到另一
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部分水中，将水分成浓水和淡水，淡水中的阴、阳离子同时减少，水的含盐量
降低，氟化物含量也相应降低。电渗析法主要设备电渗析器由电离子交换膜、
隔板、极板和夹具等组成，离子交换膜分为阴膜、阳膜和复合膜三类，按结构
类型可分为均相膜、半均相膜、异相膜三种，水处理用的电渗析器常采用异相
膜。隔板材料常用聚氯乙烯和聚丙烯，其类型有填网式和冲膜式。电极材料有
石墨电极、不锈钢电极、钛涂钌电极及铅电极等，最常用的为石墨电极和钛涂
钌电极。市场上有较为成熟的成套设备。其优点是除氟效率高且稳定；缺点是
需要对水进行预处理，设备投资大，除氟的同时也除去了部分对人体有益的矿
物质。
电渗析法适用于含盐量在５００～４０００ｍｇ／Ｌ的原水，因此常用于我国西北、

山东等地苦咸水地区的集中饮水除氟工程。

３７　除氟实例

３７１　活性氧化铝吸附过滤法除氟
宋建军、李绍生对豫东地方性氟中毒高发区采用吸附过滤法，吸附剂为活

性氧化铝，实践证明该设计采用的除氟方法是可行的。
豫东某矿区地下水中含氟量为２５３ｍｇ／Ｌ，为使饮用水水质达标，设计中

采用活性氧化铝除氟。工艺流程如图３２所示。

图３２　活性氧化铝除氟工艺流程示意

设计中选用了两套处理水量均为１８ｍ３／ｈ的饮用水除氟设备，该设备主体

是一个钢板制作的过滤罐，罐体直径１８ｍ，总高４２ｍ，罐内装填活性氧化铝
滤料。
含氟原水通过进水泵进入除氟过滤罐，在进水管路上装设流量计，控制每

罐进水流量在１８ｍ３／ｈ左右，以保证水流经过滤罐滤速为７ｍ／ｈ。滤罐内滤料

颗粒具有一定级配，粒径为０４～１２４ｍｍ，滤层厚度１５ｍ，水流与滤料接触
时间为１３ｍｉｎ。
多次运转试验表明，当除氟设备运行２８ｈ左右，出水含氟量将超过标准。

此时需停止运行进行再生。为便于工人操作，设计确定再生周期为２４ｈ，运行
时间约２３ｈ，再生时间１ｈ。再生硫酸铝用量与除氟量之比为６０∶１，再生液含
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量为２％。再生过程为：首先利用矿井的另外一个水塔 （储存调节非饮用水
的）的原水进行自下而上的反冲洗，冲洗强度为１１Ｌ／（ｓ·ｍ２），冲洗历时为

１０ｍｉｎ，滤料膨胀高度为５０％左右；然后用２％的硫酸铝溶液再生，再生液自
上而下通过，滤速为１ｍ／ｈ左右，历时１ｈ。
由于活性氧化铝的表面还吸附铁和铝的氢氧化物，为了不影响除氟能力，

需２０天左右用含量为３５％的盐酸溶液清洗一下滤料，过程与再生过程一样，
盐酸用量与滤料之比为１∶１０。再生后用除氟水进行反冲洗 （终冲洗），冲洗
强度和时间与初反冲洗相同。
设计应注意事项：再生系统和盐酸供应管道，应采用耐酸的硬聚氯乙烯管

及塑料阀门。再生泵及盐酸泵应选用耐腐蚀泵。再生液池和盐酸池的池壁、池
底应粘贴１０ｍｍ厚的硬聚氯乙烯板防腐。
经多年运行，工作正常，出水含氟量小于１ｍｇ／Ｌ，满足生活饮用水水质

标准。

３７２　活性氧化铝吸附过滤法除氟的计算

３７２１　已知条件
原水含氟量为５８ｍｇ／Ｌ，其余指标达标。因原水含氟量高，不宜采用混

凝沉淀法工艺，以免加药量过大，造成二次污染。要求用活性氧化铝吸附过滤
法工艺流程，处理水量Ｑ′＝４８００ｍ３／ｄ＝２００ｍ３／ｈ，试设计该工艺的主要处理
构筑物。

３７２２　设计计算
工艺流程为：

→ →原水 除氟滤池 除氟水水池

除氟滤池采用普通快滤池，取滤速ｖ＝１５ｍ／ｈ，原水反冲洗强度ｑ１＝
１２Ｌ／（ｓ·ｍ２），冲洗时间ｔ＝６ｍｉｎ＝０１ｈ，膨胀高度以５０％计。
用２％的硫酸铝溶液再生，再生液自上向下通过，滤速０６ｍ／ｈ，历

时８ｍｉｎ。
再生后用除氟水进行反冲洗 （终冲洗），冲洗强度ｑ２＝１２Ｌ／（ｓ·ｍ２），历

时８ｍｉｎ。据已有工程实例，再生周期为６０～８４ｈ，取６０ｈ。
（１）计算水量 （自用水量以５％计）　Ｑ＝１０５Ｑ′＝１０５×４８００＝５０４０（ｍ３／ｄ）
（２）滤池面积Ｆ （具体计算过程可参见普通快滤池部分）　滤池总面积

Ｆ＝１４０ｍ２，滤池个数采用 Ｎ＝６ 个，成双行对称布置。每个滤池面积

ｆ＝２３３ｍ２。
（３）单池平面尺寸　滤池平面尺寸Ｌ＝Ｂ＝４８ｍ。
（４）单池反冲洗水流量　因为ｑ１＝ｑ２，所以Ｑ反１＝Ｑ反２＝２７９６Ｌ／ｓ。
（５）冲洗排水槽尺寸及设置高度
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① 断面尺寸。两槽中心距采用２０ｍ，排水槽个数２个，槽长４８ｍ，槽
内流速采用０６ｍ／ｓ。

② 设置高度。槽顶位于滤层面以上的高度为１１２５ｍ。
（６）集水渠　集水渠采用矩形断面，渠宽采用０５ｍ。集水渠底低于排水

槽底的高度０７５ｍ。
（７）配水系统　采用大阻力配水系统，配水干管ＤＮ５００ｍｍ钢管，始端流

速１３８ｍ／ｓ。配水支管中心距采用０２５ｍ，支管总数３８根，支管直径采用

ＤＮ８０ｍｍ，始端 流 速 １４７ｍ／ｓ，支 管 长 度 ２１５ｍ。支 管 孔 眼 孔 径 采 用

００１２ｍ，孔眼总数５１６个，每一支管孔眼数 （分两排交错排列）为１３个。孔
眼中心距０３３ｍ，孔眼平均流速４８ｍ／ｓ。

（８）原水反冲洗水泵　原水反冲洗用反洗水泵，直接从水源取水打入滤
池。所需水泵的扬程ΔＨ１＝１５１２３ｍＨ２Ｏ。选用三台３００Ｓ１９Ａ型离心清水
泵，扬 程 １６ｍ，流 量 ７２０ｍ３／ｈ，二 用 一 备。轴 功 率 ３９２ｋＷ，电 机 功
率４５ｋＷ。

（９）除氟水反冲洗水泵　除氟水反冲洗用反洗水泵，直接从清水池取水打
入滤池。所需水泵的扬程ΔＨ２＝１０１０４ｍＨ２Ｏ。选用三台３００Ｓ１２Ａ型离心清
水泵，扬程 １１ｍ，流量 ５２２ｍ３／ｈ，二用一备。轴功率 ２１７ｋＷ，电机功
率３０ｋＷ。

（１０）再生液系统的计算

① 再生液流量Ｑ再　再生液滤速ｖ再 取０６ｍ／ｈ，则

Ｑ再＝ｖ再ｆ＝０６×２３３＝１３９８（ｍ３／ｈ）

② 再生液池体积　每配一次药剂供使用的时间采用ｔ再＝４ｈ，则
再生液池体积Ｖ再＝Ｑ再ｔ再＝１３９８×４＝５５９２（ｍ３）

池深取３８ｍ，其中超高０３ｍ，平面尺寸４５ｍ×４５ｍ。再生液池设两
个，轮换使用。

③ 溶药池体积　溶药池设一个，其容积按溶液桶的３０％计算。

Ｖ溶＝０３Ｖ再＝０３×５５９２≈１６７８（ｍ３）
溶药池池深２５ｍ，其中超高０５ｍ，平面尺寸３０ｍ×３０ｍ。

④ 高程布置　再生液池、溶药池、滤池之间用ＤＮ７０ｍｍ管道连接，流速

１１１ｍ／ｓ，１０００ｉ＝４４６，ｖ２／（２ｇ）≈００６３。
溶药池、再生液池间管长２ｍ，设闸阀一个ξ＝０５，则溶药池池底高出再

生液池最高液面的高度为：

４４６×２／１０００＋０５×００６３≈０１２（ｍ）
为配药方便，溶药池为半地下式 （池顶高出地面１５ｍ），药液自流进入再

生液池。再生液池为地下式，溶药池池底在地面以下１ｍ处，再生液池池底在
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地面以下４６２ｍ处。
再生液靠提升泵提升进入滤池。再生液池、滤池间管长９ｍ，设闸阀２个

（ξ＝０５），９０°弯头两个 （ξ＝０５１），升降式止回阀一个 （ξ＝７５），再生液池
池底低于滤池进水口的高度为５ｍ，则提升泵所需的扬程为：

５＋４４６×９／１０００＋（０５＋０５１×２＋７５）×００６３≈５９７（ｍ）
选３台ＩＳ６５５０１６０Ａ型离心清水泵，扬程６２ｍ，流量７ｍ３／ｈ，二用一

备，每台电机功率０３７ｋＷ。

３７３　电凝聚除氟
胡勇有等人采用电凝聚法对含氟地热水进行了除氟试验研究，确定了最佳

工艺条件。原水水质为：含氟量为８０ｍｇ／Ｌ的高含氟水，矿化度约２００ｍｇ／Ｌ，

ｐＨ值约８，水温约６０℃。试验流程如图３３所示。

图３３　电凝聚除氟试验流程示意

不同工况下，含氟地热水电凝聚除氟试验结果见表３１。

表３１　含氟地热水电凝聚法除氟试验结果①

序号

水温／℃ 工　　况 ｐＨ值 Ｆ－浓度／（ｍｇ／Ｌ） 浊度／ＮＴＵ

水样／电
解槽

流量

／（Ｌ／ｈ）
电流

／Ａ

电压

／Ｖ
进水 电解出口 沉淀后 电解出口 沉淀后 沉淀后

１ ６１／５４ １２ ０．６ ６．０ ７．０２ ７．８６ ８．０９ ２．２ ２．７２ １．５

２ ６２／５６ １２ １．０ ８．０ ７．００ ７．８５ ８．０７ １．８８ ２．２ １．３

３ ６２／５６ １２ ０．７ ８．０ ５．５１ ６．７８ ６．９８ １．２３ ０．７ １．２

４ ６２／５５ １２ ０．７ ７．５ ５．６４ ６．８７ ７．０２ １．４ ０．８ １．３

５ ６１／５５ １２ ０．８ ８．０ ６．０２ ７．１０ ７．４０ １．２ ０．６ １．２

６ 常温 １２ ０．８ ８．０ ５．８０ ７．０８ ７．３０ １．６２ ０．８９ １．１

７ ６２／５６ １５ ０．６ ５．５ ７．００ ７．８４ ８．１０ １．８２ ２．３ １．２

８ ６２／５５ １５ １．０ ８．５ ７．０７ ７．７３ ８．０９ １．９４ ２．４ １．２

９ ６２／５５ １５ ０．７ ８．０ ５．５６ ６．６４ ７．１０ １．２３ ０．６ １．１

１０ ６２／５５ １５ ０．７ ７．５ ５．７２ ６．７８ ７．２３ １．３４ ０．７ １．１

１１ ６１／５５ １５ ０．８ ８．０ ６．００ ７．３２ ７．４８ １．６０ ０．８８ １．２

１２ ６２／５５ １５ ０．８ ８．０ ６．１０ ７．７７ ７．８７ １．４０ ０．８０ １．２

　　① 原水样ｐＨ值８０±０２，Ｆ－浓度为８０ｍｇ／Ｌ。

从以上试验结果发现，水样ｐＨ值、温度、电解电流、进水流量等对除氟
效果起决定性作用。
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（１）ｐＨ值　ｐＨ值是影响除氟效果最主要的因素。在电解铝过程中，由
于析氢和析氧过程不平衡，导致ｐＨ值上升，处理水ｐＨ值的变化直接影响
到除氟效果。一般情况下，为了节约调节原水ｐＨ值所消耗的加酸量，同时
兼顾到电解反应所引起ｐＨ值升高，使出水尽量接近中性，应控制电解槽的
进水为偏酸性。试验得出，当进水ｐＨ值大于７时，出水含氟量升高，除氟
效率明显降低，达不到要求。高温进水的适宜ｐＨ值范围为５５～６０。进水

ｐＨ值过高，使电解槽出口的ｐＨ值偏高 （大于７５），而不利于羟基铝络合
物和 Ａｌ（ＯＨ）３ 凝胶对Ｆ－ 和氟络合物的吸附络合、凝聚，从而降低除氟
效率。

（２）温度　温度升高，电解槽铝板的电流效率提高，这是由于水温升高时
铝与水在表面活性部分 （即氧化膜破坏处）化学反应速度增加的缘故，在同样
的电流下可获得更多的电解铝，从试验结果可看出高温下比常温下的除氟效率
有提高。但同时羟基铝络合物和 Ａｌ（ＯＨ）３ 凝胶吸附络合Ｆ－和氟络合物所形
成的絮状络合物的离解也将随着温度升高而有所增强，故应与停留时间共同考
虑，以免停留时间过长，络合物离解使Ｆ－浓度回升。

（３）电流密度　电凝聚法除氟时最佳电流密度的选择很重要，当电流密度
很高时电解槽的工作最为有利，因为这时电解槽的容积和电极的工作表面能得
到最充分的利用，然而随着电流密度的提高电极极化现象和钝化也增强，导致
所需电压的增加和次要过程的电能耗损，增加运行费用。此外，极板析氢加
剧，出水的ｐＨ值偏高，不利于吸附凝聚除氟，而且水中的残铝量可能超标。
过小的电流密度则使极板利用率降低，使电流分配不均匀，电解铝量不够，达
不到理想的除氟效果。从表３１可知，电流控制在０７～０８Ａ的处理效果较
好，故电解电流密度宜控制在１５Ａ／ｍ２左右。

（４）停留时间　停留时间由进水流量和电解槽有效容积决定。试验得出，
当进水流量控制在１２～１５Ｌ／ｈ即电解槽停留时间为４～５ｍｉｎ时，除氟效果较
好，出水水质较稳定。若停留时间过短，Ｆ－ 和氟络合物与羟基络合物和

Ａｌ（ＯＨ）３吸附络合不充分，反之停留时间过长，析氢过多，导致出水ｐＨ 升
高，不利于吸附络合凝聚，再者停留时间过长，也有可能络合物离解和脱附，
降低除氟效果。

（５）电极钝化　电极钝化使除氟能力下降，使外加直流电压升高，电耗增
加，致使除氟效果下降，运行成本增加，虽然地热水矿化度较高，但长期运行
亦会出现电极钝化现象，为此，胡勇有等研究采用定期倒极的办法以延缓钝化
作用，试验得出以５～１０ｍｉｎ为周期倒极为佳。
从以上试验结果和分析，胡勇有等得出以下结论。①电凝聚法用于地热水

除氟是有效的，调节合适的进水ｐＨ 值和工艺条件，能达到控制除氟量的目
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的，特别适用于以制作矿泉水为目的地热水除氟。②地热水的碱度高、ｐＨ值
高，要达到理想除氟需用酸调节ｐＨ，最佳除氟ｐＨ值范围为５５～６０。③较
高温度对电凝聚除氟有利。④对地热水除氟，最佳工况为：电解电流密度为

１５Ａ／ｍ２左右，电解槽停留时间为４～５ｍｉｎ，倒极时间为５～１０ｍｉｎ。⑤沉淀出
水的浊度均小于２ＮＴＵ。

３７４　混凝沉淀法除氟的计算

３７４１　已知条件
生产运行表明，某地采用碱式氯化铝混凝沉淀除氟工艺效果良好，碱式氯

化铝的投量为水中含氟量的１０倍。其流程为泵前加药，水泵混合，沉淀池静
置沉淀４ｈ以上。现要在该地区新建除氟水厂，原水含氟量２９ｍｇ／Ｌ，其余指
标均达到 《生活饮用水水质标准》。已知处理水量Ｑ＝２５００ｍ３／ｄ＝１０４１７ｍ３／ｈ，
试参照以上参数设计主要处理构筑物。

３７４２　设计计算
原水水质较好，只需去除水中的氟即可，因此仍选用已有的混凝静沉工

艺，不另设过滤设施。
（１）投药量Ｑ１　投药量为原水中含氟量的１０倍，则

Ｑ１＝０００１×１０×２９×Ｑ＝０００１×１０×２９×２５００＝７２５（ｋｇ／ｄ）≈３０（ｋｇ／ｈ）
（２）溶液池　碱式氯化铝的含量采用ｂ＝１０％，每日调制次数ｎ＝２，絮

凝剂最 大 投 量 ｕ＝２９ｍｇ／Ｌ，则 根 据 溶 液 池 体 积 计 算 公 式 Ｗ１ ＝ｕＱ／
（４１７ｂｎ）得：

Ｗ１＝ｕＱ／（４１７ｂｎ）＝２９×２５００／（２４×４１７×１０×２）≈０３６（ｍ３）
溶液池高取０８ｍ，其中超高０３ｍ，其平面尺寸取０９ｍ×０９ｍ。
药液的流量　Ｑ２＝Ｑ１／（１０００ｂ）＝３／（１０００×０１）＝００３（ｍ３／ｈ）

（３）溶药池　Ｗ２＝０２Ｗ１＝０２×０３６≈００７２（ｍ３）
溶药池高取０６ｍ，其中超高０３ｍ，平面尺寸取０５ｍ×０５ｍ。
为投药方便，溶药池设在地坪下。池顶高出地面０２ｍ，底坡００３，池底

设排渣管，池底在地坪以下０４ｍ。
溶药池池底与溶液池液面相平，便于药液自流进入溶液池，则溶液池池底

在地坪以下０９ｍ。溶液池内的药液依靠重力投加到水泵吸水口上，利用水泵
叶轮搅拌混合。

（４）沉淀池　采用静置沉淀，设３座沉淀池，每座沉淀池的容积２５０ｍ３，
进水时间为２ｈ，交替运行，每座沉淀时间４ｈ。每池底部设０５ｍ高的污泥区
和０３ｍ的超高，有效水深３ｍ，平面尺寸９３ｍ×９３ｍ。
原水由提升泵提升至沉淀池，药液依靠重力投加到水泵吸水管上，利用叶
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轮高速旋转混合。混合后的水在沉淀池中静置沉淀４ｈ，上清液可以饮用。

３７５　骨炭法除氟
（１）已知条件　原水水质Ｆ－ ＝２１８ｍｇ／Ｌ，ｐＨ 值＝８５，人均饮水量

１０Ｌ／ｄ，饮水人数６５００人。要求出水水质Ｆ－＜１０ｍｇ／Ｌ，ｐＨ值＝６５～８５。
（２）设计结果　采用３个串联运行的压力滤罐，处理水量为５ｍ３／ｈ，滤罐

罐体高Ｈ＝２００ｃｍ，骨炭滤床体积Ｖ＝０７ｍ３，每日运行时间１４ｈ，滤罐罐体
直径Ｄ＝８０ｃｍ，滤速ｖ＝１０ｍ／ｈ，日产水量７０ｍ３／ｄ。水质符合饮用水标准，
运行结果满足要求。
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第４章　地下水除铁除锰

４１　概述

铁是地壳层中第二丰富的金属，含量约为５％，其熔点为１５３５℃，相对密
度为７８６ （２５℃）。自然界中元素铁是罕见的，二价或三价铁离子易与氧和硫
的化合物结合而形成氧化物、氢氧化物、碳酸盐和亚硫酸盐。空气中铁质量浓
度约５０～９０ｎｇ／ｍ３ （偏远地区）和１３μｇ／ｍ３ （城市）。不同水体含铁量不同，
河水中铁的中值浓度为０７ｍｇ／Ｌ，缺氧的地下水为０５～１０ｍｇ／Ｌ。动植物中
也含丰富的铁，肝、肾、鱼和绿叶蔬菜中含量为２０～１５０ｍｇ／ｋｇ，肉和蛋壳中
含量为１０～２０ｍｇ／ｋｇ。
锰是地壳中较为丰富的元素之一，常和铁结合在一起。由于锰较难氧化，

地面水和地下水中锰的浓度可以达到每升几毫克。当锰的浓度超过０１ｍｇ／Ｌ，
会使饮用水发出令人不快的味道，并使器皿和洗涤的衣服着色。如果溶液中两
价锰的化合物被氧化，会形成沉淀，造成结垢。
锰也是一种人体必需的微量元素，在一部分酶反应系统中，锰是必需的辅

助因子。锰还具有黄素蛋白和硫酸黏多糖、胆固醇及血色蛋白复合体的功能。
膳食是人体摄取锰的主要来源。它的吸收率会根据实际摄入量、食物中其他金
属如铁和铜的量发生很大地变化。从饮水中摄入的锰远少于从食物中摄入的
量。根据一般饮用水中含有４～３０μｇ／Ｌ锰来推算，成人每天从饮水中的摄锰
量在８～６０μｇ这个范围内。
铁、锰都是构成生物体的基本元素，但是铁、锰过量也会给人们的生活和

生产带来很多不便和危害。从生理学上讲，人体摄入过量的锰，会造成相关器
官的病变。日本东京郊区曾发生过居民饮用受锰的污染的井水而患病死亡的事
件。锰会引起人体慢性中毒现象，对锰矿工人的调查资料表明，他们患有类似
于精神分裂症的强烈的精神障碍症。对于工业用水，过高的锰含量会使产品的
质量下降，造成很大的经济损失。

４１１　铁在地下水中的迁移转化
在浅层地下水中，地表植物对水中铁的浓度起着主要的调节作用。茂密树

林附近地下水中铁的浓度是树林边缘无植物地区地下水中的５～１２０倍；另一
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方面，浅层地下水中氧气可能与溶解性的亚铁离子反应，氧化为三价铁离子。
三价铁离子不稳定，容易形成氢氧化铁沉淀。降雨冲刷和蒸发都能在很大程度
上影响铁在地下水中的迁移转化，当氧气被各种过程消耗后，地下水处于还原
性状态。此时，微生物开始利用三价铁和硫酸根离子作为电子受体。三价铁被
还原为二价铁，六价硫被还原为负二价硫，形成硫化亚铁沉淀。

Ｆｅ →３＋ Ｆｅ２＋

Ｆｅ２＋＋ＳＯ２－４ ＋８Ｈ →＋ ＦｅＳ＋４Ｈ２Ｏ

在深层地下水，尽管深层氧气浓度很低而且还原性条件较强，溶解性的亚
铁离子浓度可能并不是升高反而可能降低。主要原因是产生了碳酸亚铁沉淀。
反应步骤如下。

Ｈ２ →Ｏ Ｈ＋＋ＯＨ－

ＣａＣＯ３＋Ｈ →＋ Ｃａ２＋＋ＨＣＯ－３

氢离子被消耗，导致ｐＨ值升高；另一方面，二氧化碳的存在导致碳酸钙
离解：

ＣＯ２＋Ｈ２ →Ｏ Ｈ２ＣＯ３

ＣａＣＯ３＋Ｈ２ＣＯ →３ Ｃａ２＋＋２ＨＣＯ－３

二氧化碳浓度越高，用于反应的 Ｈ２ＣＯ３越多，反应越趋向右边。

Ｆｅ２＋＋ＨＣＯ－ →３ ＦｅＣＯ３↓＋Ｈ＋

因此，二氧化碳浓度和ｐＨ值越高，沉淀程度越高。

４１２　铁及其在饮用水中的限值
水中二价铁是不稳定的，易氧化成不溶性的氢氧化铁。在缺氧的地下水中

有时二价铁浓度可达数毫克每升，而直接从井中抽取的水没有颜色。当水中含
铁量小于０３ｍｇ／Ｌ时，难以察觉其味道，达１ｍｇ／Ｌ时便有明显的金属味，超
过０３ｍｇ／Ｌ会使衣服和器皿着色，在０５ｍｇ／Ｌ时色度可大于３０度。铁能促
进管网中铁细菌的生长，在管网内壁形成黏性膜。为避免衣服、器皿着色和形
成令人反感的沉淀或异味，《生活饮用水水质卫生规范》规定：含铁量不应超
过０３ｍｇ／Ｌ。

４１３　锰的循环
锰与铁有着相似的地球化学性质。锰在沉积环境的溶解、氧化和沉淀等过

程都受控于氧化还原作用。溶解的 Ｍｎ２＋具有较大的稳定场，在地表淡水的

ｐＨ值下，除了强氧化条件以外，锰一般是可溶的。在中等还原条件下，溶解
锰的稳定场比溶解铁的稳定场大得多，由于许多沉积物在它们与水的分解面以
下几厘米内就都变成了还原性的，所以，Ｍｎ２＋能够活化并进入孔隙水中，而
铁却仍旧以氧化物或氢氧化物形式存在。在氧化还原电位值比较低以及含硫量
比较高的条件下，铁可以固定成为硫化物，而溶解的 Ｍｎ２＋向上扩散，或者由
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于底部水中含有氧而在分界面沉淀。一般而言，当氧化还原电位值比较小时，
锰与铁不同，其性状主要受碳酸盐矿物的制约。

４１４　锰及其在饮用水中的限值
一个人每天最多可摄入２０ｍｇ的锰，而没有显而易见的病态表现。如果按

照摄入量１２ｍｇ／ｄ来计算，一个６０ｋｇ体重的成人每天按体重计可接受０２ｍｇ／

ｋｇ的锰。一般锰的摄入量中只有２０％是由饮用水提供的，水中锰基于健康的
质量浓度限值为０４ｍｇ／Ｌ。但需注意的是，虽然此限值足以保护人体健康，
但此含量下会造成沉淀而使水变浑浊，因此 《生活饮用水水质卫生规范》规
定：含锰量不应超过０１ｍｇ／Ｌ。

４２　地下水中铁和锰的氧化速率

４２１　地下水中铁和锰的存在形式
含铁和含锰地下水在我国分布很广。铁和锰可共存于地下水中，但含

铁量往往高于含锰量。我国地下水的含铁量一般多在５～１５ｍｇ／Ｌ，含锰量
约在０５～２０ｍｇ／Ｌ之间。表４１为我国部分含铁含锰地下水水源的水质
情况。

表４１　我国部分含铁含锰地下水水源的水质情况

项目

地点

总Ｆｅ
／（ｍｇ／Ｌ）

Ｍｎ２＋

／（ｍｇ／Ｌ）
ｐＨ值

ＨＣＯ－３
／（ｍｇ／Ｌ）

ＣＯ２
／（ｍｇ／Ｌ）

ＳｉＯ２
／（ｍｇ／Ｌ）

硫化物

／（ｍｇ／Ｌ）
耗氧量

／（ｍｇ／Ｌ）
总硬度

／德国度

九台

敦化

哈尔滨

佳木斯

襄樊

武汉

万县

九江

南京

南宁

湛江

漳州

１４０

５０

１６

１５０

２０

８０

４０

１００

１７０

１５０

５０

１００

９３３

２８

１３

１４

２４
—

１０
—

—

１４

１５

６５

６０

７３

６５

７０

７０

７０

７０

７０

６４５

６４

６５

６９５

１５０

７１７

２１５

８６０

８８

２７０

１０１６

１７４０

１５４

１２０

１３８

７８５８

２１２１

８５０

４２２

５２１６

４００

１２５４０

２１１２

５３２１

３７８４

４１８０

３３３３

１２８

２４０

１８０

８０

３０

２４０

３００

４５０

２８０

２９５

３３０

１７

０３４

痕量

００

１０９

０６８

１６８

２９

２５

２０５

１２３

　

２１０８

４９９

２０１０

４５

２２１３

３６４９

２５７６

３８７５

４４８

１７６

我国饮用水水质标准中规定，铁、锰浓度分别不得超过０３ｍｇ／Ｌ 和

０１ｍｇ／Ｌ，这主要是为了防止水的臭味或沾污生活用具或衣物，并没有毒理学
的意义。超过标准的原水必须经除铁除锰处理。
通常水中的铁以＋２或＋３价氧化态存在，锰以＋２、＋３、＋４、＋６或

＋７价氧化态存在，其中＋２和＋４价锰较不稳定，但＋４价锰的溶解度低，所
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以以溶解度高的＋２价锰为处理对象。地表水中含有溶解氧，铁、锰主要以不
溶解的Ｆｅ（ＯＨ）３和 ＭｎＯ２状态存在，所以铁、锰浓度不高。地下水或湖泊和
蓄水库的深层水中，由于缺少溶解氧，以至＋３价铁和＋４价锰还原成为溶解
的＋２价铁和＋２价锰，因而铁、锰浓度较高，必须加以处理。
溶解状态的铁主要包括两种形式。

① 以Ｆｅ２＋或水合离子形式ＦｅＯＨ＋、Ｆｅ（ＯＨ）－３ 存在的二价铁。水的总碱
度高时，Ｆｅ２＋主要以重碳酸盐的形式存在。

②Ｆｅ２＋或Ｆｅ３＋形成的络合物。铁可以和硅酸盐、硫酸盐、腐殖酸、富里
酸等相络合而成无机或有机络合铁。
在设计除铁工艺之前，除了总铁需测定外，还必须知道铁的存在形式，因

此需在现场采取代表性水样进行详细的分析。地下水中如有铁的络合物会增加
除铁的困难。一般当水中的含铁总量超过按ｐＨ值和碱度的理论溶解度值时，
可认为有铁的络合物存在。

４２２　铁的化学平衡和氧化速率
铁和锰的化学反应因环境因素的影响变化很大，且铁的氧化还原电位比锰

低，氧化速率较锰快，以下先讨论铁的化学平衡和氧化。
水中铁的氧化速率受到多种因素如氧化还原电位 （Ｅｈ）、ｐＨ 值、重碳酸

盐、硫酸盐和溶解硅酸等的影响，所以铁的化学反应比较复杂。例如，一般假
定铁氧化后成为 Ｆｅ（ＯＨ）３ 沉淀，但如水的碳酸盐碱度大于２５０ｍｇ／Ｌ （以

ＣａＣＯ３计）时，可能生成ＦｅＣＯ３沉淀而不是Ｆｅ（ＯＨ）３沉淀。此外，有机络合
剂可使铁的反应更为复杂，各种腐殖质可以和铁络合成为有机铁，使氧化过程
非常缓慢，此时如用曝气氧化法，由于氧化时间太短，不能将络合物破坏，因
此几乎很少有效果。
地下水中铁的平衡可以用ＥｈｐＨ值图来模拟 （见图４１）。图中表示了不

溶解固体Ｆｅ（ＯＨ）２、Ｆｅ（ＯＨ）３、ＦｅＣＯ３ 和ＦｅＳ２ 的边界线，边界线两侧的固
体彼此保持平衡。还标出固相和液相Ｆｅ３＋、Ｆｅ２＋的边界线以及各溶液组分之
间Ｆｅ３＋／Ｆｅ２＋的分界线，并且表示了铁浓度从１０ｍｏｌ／Ｌ到１０－５ｍｏｌ／Ｌ的固液
边界。
从图４１可以看出各种铁的稳定和占优势范围，并可确定Ｆｅ２＋ 氧化为

Ｆｅ３＋成为Ｆｅ（ＯＨ）３沉淀的ＥｈｐＨ值条件。为使铁从溶解状态转变为沉淀物，
必须设法升高Ｅｈ和ｐＨ值。
在图４１中的范围①内，铁和水中的氧处于平衡状态，主要的含铁化合物

是不溶解的Ｆｅ（ＯＨ）３固体，水中含铁量很低，由下式确定：
Ｆｅ（ＯＨ）３＋３Ｈ 幑幐＋ Ｆｅ３＋＋３Ｈ２Ｏ

在范围②内，由ＦｅＣＯ３固体控制水中铁的浓度：

２３１



图４１　铁的溶解度与Ｅｈ、ｐＨ值关系

（２５℃，１０１ｋＰａ，总无机碳浓度１０－３ｍｏｌ／Ｌ，总无机硫浓度１０－４ｍｏｌ／Ｌ）

ＦｅＣＯ３＋Ｈ 幑幐＋ Ｆｅ２＋＋ＨＣＯ－３

这时，铁的浓度就可能很高，而碳酸盐浓度也相应增加。

在范围③内，ＦｅＳ２已经沉淀，水中铁的浓度控制于：

ＦｅＳ 幑幐２ Ｆｅ２＋＋Ｓ２－２

这类水中的含铁量很低，硫酸盐浓度也少，但常含微量的 Ｈ２Ｓ。
地下水除铁时，反应动力学的研究很重要，动力学主要研究二价铁浓度随

时间的衰减率，即铁的氧化速率。均相反应时，在ｐＨ值大于５５条件下，二
价铁的氧化速率可用下式表示，负号表示铁浓度随时间减少：

ｄ［Ｆｅ２＋］
ｄｔ ＝－ｋ［Ｆｅ２＋］［ＯＨ－］２ｐＯ２［ｍｏｌ／（Ｌ·ｍｉｎ）］ （４１）

式中　ｋ———反应速率常数，２０５℃时为８×１０１１Ｌ２／（ｍｏｌ２·ｋＰａ·ｍｉｎ）；

ｐＯ２———气相中氧的分压，ｋＰａ；

［ＯＨ－］———ＯＨ－浓度，ｍｏｌ／Ｌ；

［Ｆｅ２＋］———时间ｔ时的二价铁浓度，ｍｏｌ／Ｌ。
式 （４１）可写成：
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ｄ［Ｆｅ２＋］
［Ｆｅ２＋］ｄｔ＝

ｄｌｎ［Ｆｅ２＋］
ｄｔ ＝－ｋ［ＯＨ－］２ｐＯ２ （４２）

当ｐＯ２恒定时 （一般为２１３ｋＰａ），则二价铁氧化速率为：

ｄｌｎ［Ｆｅ２＋］
ｄｔ ＝－ｋ′［ＯＨ－］２ （４３）

由于氧化速率和 ［ＯＨ－］２ 成正比，也就是说和 ［Ｈ＋］２ 成反比，可见除

铁过程受到ｐＨ 值的影响很大。因 ［ＯＨ－］＝
ｋｗ
［Ｈ＋］

，水的电离常数ｋｗ＝

１０－１４，代入式 （４３）并两边取对数，得：

ｌｇ －ｄｌｎ
［Ｆｅ２＋］
ｄ（ ）ｔ ＝ｌｇｋ″＋２ｐＨ （４４）

式中，ｋ″＝ｋ２ｗｋ′。
式 （４４）左侧对ｐＨ值的关系作图，可得斜率为２的直线 （见图４２）。

可以看出，当ｐＨ＞５５时，该式与试验数据相符合，ｐＨ＜５５时，氧化速率
是非常缓慢的。

图４２　铁的氧化速率试验和理论曲线

为去除地下水中的铁，一般用氧化方法，将水中的二价铁氧化成为三价铁
而从水中沉淀出来。氧化剂有氧、氯和高锰酸钾等，因为利用空气中的氧既方
便又经济，所以生产上应用最广。氧化时的反应如下：

４Ｆｅ２＋＋Ｏ２＋１０Ｈ２ 幑幐Ｏ ４Ｆｅ（ＯＨ）３＋８Ｈ＋
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根据化学计量关系，每氧化１ｍｇ／Ｌ的二价铁，需氧 ２×１６４×５５８＝０１４
（ｍｇ／Ｌ），

同时产生 ８×１
４×５５８＝００３６

（ｍｇ／Ｌ）的 Ｈ＋。但是每产生１ｍｏｌ／Ｌ的 Ｈ＋会减小

１ｍｏｌ／Ｌ的碱度，所以每氧化１ｍｇ／Ｌ的二价铁会降低１８ｍｇ／Ｌ （以 ＣａＣＯ３
计）的碱度。如水的碱度不足，则在氧化反应过程中，Ｈ＋浓度增加，ｐＨ
值降低，以致氧化速率受到影响而变慢。如图４３所示为二价铁氧化速率和

ｐＨ值的关系，在半对数纸上为直线，当ｐＨ 值在７０以上时，氧化速率
较快。

图４３　二价铁氧化速率和ｐＨ值关系

尽管二价铁的氧化速率比较缓慢，难以在并不太长的水处理过程中完成氧
化作用，但如存在催化剂时，可因催化作用而加速氧化。例如含铁水曝气后在
滤池中过滤时，在滤料颗粒表面上会逐渐生成深褐色的氢氧化铁覆盖膜，由于
它的催化氧化作用可加速完成二价铁的氧化。

４２３　锰的氧化速率
铁和锰的化学性质相近，所以常共存于地下水中，但铁的氧化还原电位低

于锰，容易被Ｏ２氧化，相同ｐＨ值时二价铁比二价锰的氧化速率快，以致影
响二价锰的氧化，因此地下水除锰比除铁困难。
地下水中Ｍｎ２＋被Ｏ２氧化时的动力学和铁的氧化不同，［Ｍｎ２＋］随时间ｔ

的变化不再是线性关系，而且在ｐＨ＜９５时，Ｍｎ２＋的氧化速率很慢。试验结
果认为，Ｍｎ２＋的氧化和去除是自动催化氧化过程，反应如下：

ｌｇＡ
［Ｍｎ２＋］０
［Ｍｎ２＋］（ ）［ ］－１ ＝Ｋｔ （４５）
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图４４　锰的氧化还原

电位与ｐＨ值的关系

式中　［Ｍｎ２＋］０———开始时二价锰浓度，

ｍｏｌ／Ｌ；
［Ｍｎ２＋］———时间ｔ时的二价锰浓

度，ｍｏｌ／Ｌ；

Ｋ———自动催化反应速率
常数；

Ａ———常数。
锰的氧化速率也和 ［ＯＨ－］２ 以及

ＰＯ２成正比，但是在更高ｐＨ 值才可使
氧化 较 快，也 就 是 ｐＨ 值 高 时 除 锰
较易。
除锰时的自动催化性质表现在：在反

应过程中缓慢生成ＭｎＯ２沉淀，然后水中

Ｍｎ２＋ 很快吸附在 ＭｎＯ２ 上成为 Ｍｎ２＋

ＭｎＯ２，此后吸附的 Ｍｎ２＋以缓慢的速度氧化。
锰的氧化还原电位与ｐＨ值的关系如图４４所示。

４３　地下水除铁方法

铁的常见化合价有二价和三价，地下水的氧化还原电位比较低，ｐＨ值在

６０～７５之间。这种情况下铁一般是以Ｆｅ２＋的形式存在地下水中，铁的氧化
还原电位比氧低，易于被空气中的氧所氧化。ｐＨ 值对Ｆｅ２＋的氧化速率有较
大影响，在ｐＨ＞５５的情况下，地下水的ｐＨ 值每升高１０，Ｆｅ２＋的氧化速
度就增大１００倍。

４３１　空气自然氧化除铁
建国初期，国内地下水除铁大多采用的自然氧化除铁工艺，其基本原理是

曝气充氧后将二价铁氧化为三价铁，经反应沉淀之后，过滤将其去除。前已述
及，提高地下水的ｐＨ值能够大大加快Ｆｅ２＋氧化为Ｆｅ３＋的速度，因此，空气
自然氧化工艺通常采用较大曝气强度，在充氧的同时散除地下水中的游离

ＣＯ２以提高ｐＨ值，曝气后的ｐＨ值一般在７０以上。尽管如此，空气自然氧
化除铁工艺所需的停留时间仍较长，约２～３ｈ，且由于三价铁絮凝体较小，容
易穿透滤层，影响水质。另一方面，水中溶解性硅酸与氢氧化铁形成硅铁络
合物：

Ｆｅ３＋＋ＳｉＯ（ＯＨ）３ ＦｅＯＳｉ（ＯＨ）２＋３
使Ｆｅ（ＯＨ）３胶体凝聚困难，影响氢氧化铁的絮凝，难以从水中分离。在地下
水碱度较低时，溶解性硅酸对除铁效果影响尤为显著。
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在曝气溶氧过程中，利用空气中的氧使二价铁转化成三价铁，然后经沉
淀、过滤达到除铁目的。所需的溶解氧量，理论上可按 １ｍｇ／ＬＦｅ２＋ 需
０１４ｍｇ／ＬＯ２计算，但是增加氧的浓度可以加快二价铁的氧化，再加以水中
的其他杂质也会消耗氧，所以实际所需的溶解氧量应比理论值为高，通常采用
理论值的３～５倍。一般１ｍ３水去除１ｍｇ／ＬＦｅ２＋所需的空气量为１Ｌ。
除铁所需溶解氧量，按下式计算：

［Ｏ２］＝０１４α［Ｆｅ２＋］ （４６）
式中　［Ｏ２］———除铁所需溶解氧浓度，ｍｇ／Ｌ；

［Ｆｅ２＋］———水中二价铁浓度，ｍｇ／Ｌ；

α———过剩溶解氧系数，一般α＝３～５。

４３２　接触催化氧化除铁
地下水经过简单曝气后不需要絮凝、沉淀而直接进入滤池，在滤料表面催

化剂的作用下，亚铁迅速地氧化为三价铁，并被滤层截留而去除。由于催化剂
的作用，只要处理水的ｐＨ 值高于６０，Ｆｅ２＋就能顺利地氧化为Ｆｅ３＋。我国
绝大多数地下水ｐＨ值都是高于６０的，Ｆｅ２＋的氧化均能迅速完成，这样就可
以简化曝气过程，曝气只需要向水中充氧即可。接触氧化除铁工艺的构筑物较
为简单，水力停留时间只需５～３０ｍｉｎ即可。同时，铁的去除不受溶解性硅酸
的影响。出水总铁浓度也随着过滤时间的增加而减少，在周期时间内水质会越
来越好。
接触氧化除铁的机理是催化氧化反应，起催化作用的是滤料表面的铁质活

性滤膜。铁质活性滤膜首先吸附水中的Ｆｅ２＋，被吸附的Ｆｅ２＋在活性滤膜的催
化作用下迅速氧化为三价铁，并且使催化剂再生，反应生成物为催化剂，又参
与新的催化反应，铁质活性滤膜接触氧化铁的过程是一个自催化反应过程。其
反应式如下：

Ｆｅ（ＯＨ）３·２Ｈ２Ｏ＋Ｆｅ２＋ →
吸附
Ｆｅ（ＯＨ）２（ＯＦｅ）·２Ｈ２Ｏ＋Ｈ＋

Ｆｅ（ＯＨ）２（ＯＦｅ）·２Ｈ２Ｏ＋Ｆｅ２＋＋１／４Ｏ２＋５／２Ｈ２Ｏ →
氧化
Ｆｅ（ＯＨ）３·２Ｈ２Ｏ＋Ｈ＋

关于铁质活性滤膜的化学组成有几种不同的看法。李圭白认为，铁质活性
滤膜的化学组成为Ｆｅ（ＯＨ）３·２Ｈ２Ｏ。新鲜的滤膜具有很强的催化活性，随着
时间的增长，滤膜老化脱水活性也逐渐降低，滤膜最终老化生成ＦｅＯＯＨ便丧
失催化活性。而高井雄则认为，在除铁滤池中自然形成的羟基氧化铁
（ＦｅＯＯＨ）的羟基表面起接触催化作用，羟基氧化铁不是以ＦｅＯＯＨ所示的简
单分子形式存在的，它是铁原子、氧原子和固体内氢原子三者相结合的巨大无
机分子。

４３３　生物氧化除铁
在除铁的研究实践中，有人在除铁滤池中检测到了铁细菌的存在，并发现
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生物在铁的去除过程中起很大作用，提出了生物除铁的观点。ＰｉｅｒｒＭｏｕｃｈｅｔ
在低含铁量 （０７５～１１ｍｇ／Ｌ）和低溶解氧 （０～０７ｍｇ／Ｌ）的情况下发现生
物在除铁过程中有着很大的作用，认为生物是铁去除的主要原因。

４４　地下水除锰方法

前已述及，锰常见的化合价有＋２、＋４、＋６、＋７四种价位，其中六价
和七价锰在天然水中一般不稳定，实际中可以认为不存在。二价锰溶于水是要
去除的主要对象，四价锰则常以固体物质 ＭｎＯ２ 及水合物的悬浮粒子形式存
在于水中，其溶解度甚低，不足为害。锰比铁难去除得多，Ｆｅ２＋在ｐＨ＞７０
的情况下就能够迅速氧化为Ｆｅ３＋，而水中二价锰则需在ｐＨ＞９５时，才能比
较迅速地氧化 ＭｎＯ２析出。地下水的ｐＨ值一般在７５以下，必须加以适宜条
件，反应才能进行。

４４１　接触氧化除锰
接触氧化除锰工艺流程比较简单，水经简单曝气之后进入除锰滤池，滤料

表面的锰质活性滤膜的作用下，Ｍｎ２＋被水中的溶解氧氧化为 ＭｎＯ２，并吸附
在滤料表面，使滤膜得到更新，该过程也是自催化反应。
关于锰质活性滤膜的组成有几种不同的观点，李圭白认为接触催化物为

ＭｎＯ２，其反应式为：
２Ｍｎ２＋＋（ｘ－１）Ｏ２＋４ＯＨ － ２ＭｎＯｘ·ｚＨ２Ｏ＋２（１－ｚ）Ｈ２Ｏ

范懋功经过红外光谱测定认为接触氧化物应该是 Ｍｎ３Ｏ４。还有一种观点
则认为活性滤膜是一种待定复合物，可用 ＭｎｘＦｅＯｚ·ｘＨ２Ｏ表达，其结构为
六方晶系。
接触氧化除锰与接触氧化除铁的工艺非常类似，都是简单曝气后直接过

滤，水力停留时间短。但由于铁锰性质略有不同，因而影响因素也有所不同。
前已述及，铁的氧化还原电位比锰低，二价锰较难被氧化成四价锰，所以其滤
速比除铁滤速低，一般为８～１０ｍ／ｈ。而且二价铁对四价锰成为还原剂，大大
阻碍二价锰的氧化：

２Ｆｅ２＋＋ＭｎＯ２＋２Ｈ２ Ｏ ２Ｆ３＋＋Ｍｎ２＋＋４ＯＨ－

锰的去除远较铁为困难，铁锰共存时，铁对锰的去除有干扰。在滤层中，
要先完成对铁的去除，才能开始除锰，李圭白认为要获得稳定的除锰效果，

Ｆｅ２＋的界限质量浓度约为２ｍｇ／Ｌ。

４４２　生物氧化除锰
生物除锰是国内外近年来提出的除锰理论，该观点认为除锰滤池中锰的去

除主要是滤层中铁细菌生物作用的结果，而不是传统除锰理论所说的，锰是锰
质活性滤膜的化学催化作用去除的。而生物除锰理论还认为，黑砂表层的锰质
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活性滤膜并不仅仅是由锰的化合物所组成，而是锰的化合物和铁细菌的共生
体，且活性滤膜是在微生物的诱导作用下形成的。除锰滤池中，微生物氧化原
水中的锰获得能量，不断繁殖并附着在滤料表面，同时被氧化的 ＭｎＯ２ 也沉
积在滤料表面与微生物形成一层 “黑膜”，就是接触氧化除锰工艺中的锰质活
性滤膜。滤层成熟后，滤膜不断吸附水中的 Ｍｎ２＋，其中铁细菌利用水中的溶
解氧将 Ｍｎ２＋氧化为 ＭｎＯ２·ｍＨ２Ｏ并沉积在滤膜表面，成为滤膜的一部分，
使滤膜得到更新。吉林大学鲍志戎将成熟的石英砂灭菌以后发现滤层的除锰能
力急剧下降，且滤砂表层的黑膜亦逐渐脱落，从而证实生物作用是锰去除的主
要原因，而锰质活性滤膜则是微生物作用的结果，在灭菌以后由于微生物死
亡，滤膜不能及时更新，便逐渐老化脱落，最终丧失除锰能力。张杰的试验研
究也认为，除锰是生物作用的结果，除锰滤池的成熟是滤层中微生物群落繁殖
代谢，达到平衡的过程。
生物除锰的工艺流程与接触氧化除锰工艺相同，曝气后直接过滤，流程简

单，构筑物少，停留时间短。影响生物除锰滤池的因素比较多，在培养初期，
滤池反冲洗的强度不宜太大，一般以１０～１４Ｌ／（ｓ·ｍ２）为宜；生物除锰对

ｐＨ值的要求较宽，６０以上就能有良好的除锰效果。

４５　原水中铁锰共存的除铁除锰方法

４５１　主要影响因素
（１）铁和锰的相互干扰　在一般工程实践中，应先除铁后除锰。当原水

铁、锰浓度均较低时，铁、锰可在同一滤层中被去除。
（２）水溶性硅酸对除铁的影响　水中可溶性硅酸浓度超过３０～５０ｍｇ／Ｌ

时，将明显阻碍铁的空气氧化。硅酸盐浓度高的水曝气后，ｐＨ 值会升至７０
以上，Ｆｅ２＋迅速被氧化成Ｆｅ３＋，生成的三价铁硅酸复合物会大量穿透滤层，
致使滤后水质不合格。可用曝气接触氧化法适当控制曝气程度，使曝气后水的

ｐＨ值在７０以下，并迅速进入滤池，使Ｆｅ２＋的氧化和Ｆｅ３＋的凝聚沉淀过程
基本上在滤层中完成，确保良好的除铁效果。

（３）ｐＨ值和碱度的影响　由铁、锰氧化的反应方程式可知，水的ｐＨ值
越高，越有利于铁、锰的氧化。接触曝气除铁，要求水的ｐＨ 值在６０以上；
接触曝气除锰，要求水的ｐＨ值至少在７０以上，最好达７３～７５以上。
碱度对去除铁、锰的影响更甚于水溶性硅酸，某些原水硅酸浓度虽高达

４５ｍｇ／Ｌ，但由于原水碱度高达４４～１７４ｍｍｏｌ／Ｌ，所以即使曝气后水的ｐＨ
值高达７５～８０，并未发生高铁穿透滤层的现象。
有些原水的硅酸盐浓度不高，但由于 ｐＨ 值低于 ６５，碱度低于

１６ｍｍｏｌ／Ｌ，这类水一经充分曝气，ｐＨ 值接近或超过７０，便有大量高铁穿
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透滤层的现象发生，除铁效率仅为５０％。
经验表明，原水碱度低于２０ｍｍｏｌ／Ｌ，尤其是低于１５ｍｍｏｌ／Ｌ，将明显

影响铁锰的去除。必要时应在设计前进行模型试验，以便合理选择曝气形式及
其设计参数。

（４）有机物的影响　当水中色度、耗氧量、氨氮、亚硝酸盐氮、硝酸盐氮
和腐殖酸等有机物浓度较高时，在除铁除锰滤池中，作为吸附剂、催化剂的熟
砂滤料表面会大量吸附难以被氧化的有机质铁锰络合物，从而降低滤料的催化
作用和氧化再生能力，使氧化过程和再吸附过程受阻。
除了上述影响因素，尚有总硬度、硫化物、水温等对铁、锰的去除均有不

同程度的影响。

４５２　原水中铁锰共存的除铁除锰方法

４５２１　接触氧化法
（１）曝气→反应→过滤　适用于含铁量小于５ｍｇ／Ｌ （北方小于２ｍｇ／Ｌ）、

含锰量小于１５ｍｇ／Ｌ的原水，可将曝气装置、反应池与滤池同建一体。当原
水含铁、含锰量超过上述不多时，可适当降低滤速，或适当增加滤料层厚度。

（２）曝气→（反应）→一级过滤→二级过滤　适用于含铁量大于５ｍｇ／Ｌ、
含锰量大于１５ｍｇ／Ｌ的原水，一级过滤主要除铁，二级过滤主要除锰。曝气
装置位置视原水水质及其他有关条件而定，一般设于二次过滤之前。

（３）简单曝气→过滤→曝气→过滤　适用于含铁量大于５ｍｇ／Ｌ （小于

５ｍｇ／Ｌ时亦适用）、含锰量大于１５ｍｇ／Ｌ的原水，当原水可溶性ＳｉＯ２ 浓度较
高，而碱度较低 （小于１～２ｍｍｏｌ／Ｌ）时，可在一级过滤前采用射流、压缩空
气、跌水等简单曝气装置；在一级过滤后进行强烈曝气。

（４）曝气→反应→双级压力过滤　适用于含铁量为５～１０ｍｇ／Ｌ、含锰量
为１～３ｍｇ／Ｌ的原水。该系统既有曝气、两级过滤工艺的优点，又有曝气、单
级过滤工艺的流程简单、布置紧凑的特点。

４５２２　自然氧化法
（１）曝气→反应→沉淀→过滤　适用于含铁量大于１０～２０ｍｇ／Ｌ的原水。

滤池滤速较低，仅为１５～２ｍ／ｈ，反应和沉淀时间长达１５～３０ｈ，且沉淀效
果欠佳。

（２）曝气→反应→双层滤料过滤→过滤　适用于含铁、含锰量较高
（Ｆｅ２＋含量大于１０～２０ｍｇ／Ｌ）的原水。采用煤砂双层滤料滤池，适当降低滤
速，延长滤池工作周期，以确保处理效果。

４５３　充氧回灌地层除铁除锰
充氧回灌地层除铁 （除锰）工艺，是在一口生产井周围，设３～４口回灌
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井，将富含氧的水经回灌井周期性地注入地层 （称为组井回灌）。或者直接利
用生产本身进行回灌 （称为单井回灌），从而在生产井周围地层形成氧化带，
铁、锰细菌也变得活跃起来。当生产井抽水时，地下水通过充氧地层流入生产
井。当含铁地下水流经充氧地层时，水中的溶解性Ｆｅ２＋在铁、锰细菌的参与
下，被水中溶解氧化为不溶性氢氧化铁而被截留在地层中，从而降低生产井抽
出水的铁、锰。充氧回灌的操作步骤为：①生产井停止抽水；②对回灌水进行
曝气充氧，同时散除部分游离ＣＯ２；③向回灌井 （或生产井）中注入富含氧
水；④保持不小于４ｈ的接触时间，在生产井周围形成铁 （锰）沉淀带。
上述操作必须反复进行多次，即经过若干个回灌周期，沉淀带才能趋于

“成熟”而且有足够稳定的除铁 （除锰）能力。
在地层除铁过程中，铁质不断被截留于地层中，若能增大地层储存铁质沉

淀物的体积，则可在水井寿命期限内不产生严重堵塞。地层的储存体积可由一
次回灌量Ｖ 来控制。

Ｖ＝ＮＱ （４７）
式中　Ｖ———一次向地层中回灌的水量，称为一次回灌量，ｍ３；

Ｎ———一次回灌率；

Ｑ———生产井日产水量，ｍ３。
由试验可知，当回灌率为１，即一次回灌量接近井的日生产水量时，可获

得良好的除铁效果，并可使地层堵塞年限达４０年，甚至１００年以上。
充氧回灌地层除铁 （除锰），可不必修建地面除铁 （锰）水厂，具有显著

的经济效益，所以是一种很有前途的除铁除锰新工艺。

４６　地下水的曝气

４６１　气水比的选择
对含铁、含锰地下水曝气的要求，因处理工艺不同而异，有的主要是为了

向水中溶氧，有的除向水中溶氧外，还要求散除水中的 ＣＯ２，以提高水的

ｐＨ值。
曝气时的气水比对曝气效果有重要影响。在曝气溶氧过程中，由于氧在

水中的溶解度很小，所以参与曝气的空气中的氧不可能全部溶于水中，随着
气水比的增大，氧的利用率迅速降低，所以选用过大的气水比是不必要的，
一般不大于０１～０２。在曝气散除ＣＯ２ 的过程中，由于参与曝气的空气量

有限，所以只能散除水中一部分ＣＯ２，随着气水比的增大，ＣＯ２ 的去除率不
断升高，所以只有选用较大的气水比，才能获得好的曝气效果，气水比一般
不小于３～５。
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４６２　曝气装置的形式及适用条件
提高曝气效果的方法是增大气与水的接触面积，方法如下。
（１）将空气以气泡形式分散于水中，称为气泡式曝气装置，多用于压力式

除铁、除锰系统。
气泡式曝气装置，主要有以下形式：①水气射流泵曝气装置；②压缩空气

曝气装置；③跌水曝气装置；④叶轮表面曝气装置。
（２）将水以水滴或水膜形式分散于空气中，称喷淋式曝气装置，多用于重

力式除铁、除锰系统。
喷淋式曝气装置主要有以下形式：①莲蓬头或穿孔管曝气装置；②喷嘴曝

气装置；③板条式曝气塔；④接触曝气塔；⑤机械通风式曝气塔。
各种曝气装置的曝气效果及适用条件见表４２。

表４２　各种曝气装置的曝气效果及适用条件

曝 气 装 置

曝 气 效 果 适　用　条　件

溶解氧饱

和度／％
ＣＯ２
去除率／％

功　　能 处 理 系 统
含铁量

／（ｍｇ／Ｌ）

备　　注

　水气射流泵加气

　　泵前加注

　

约１００

　

溶氧

　

压力式

　
＜１０

　
　泵壳及压水
管易堵

　　滤池前加注

　

６０～７０

　

溶氧

　

压力式、
重力式

不限

　
　压缩空气曝气

　
　 设 备 费 高，
管理复杂

　　喷嘴式混合器 ３０～７０ 溶氧 压力式 不限 　水头损失大

　　穿孔管混合器 ３０～７０ 溶氧 压力式 ＜１０ 　孔眼易堵

　跌水曝气 ３０～５０ 溶氧 重力式 不限

　叶轮表面曝气

　

８０～９０

　

５０～７０

　

溶氧、去除

ＣＯ２

重力式

　

不限

　
　 有 机 电 设
备，管理较复杂

　莲蓬头曝气

　

５０～６５

　

４０～５５

　

溶氧、去除

ＣＯ２

重力式

　
＜１０

　
　孔眼易堵

　
　板条式曝气塔

　

６０～８０

　

３０～６０

　

溶氧、去除

ＣＯ２

重力式

　

不限

　
　接触式曝气塔

　

７０～９０

　

５０～７０

　

溶氧、去除

ＣＯ２

重力式 ＜１０ 　填料层易堵

　
　机械通风式曝气
塔（板式填料）

９０ ８０～９０ 溶氧、去除

ＣＯ２

重力式 不限 　 有 机 电 设
备，管理较复杂

４６３　曝气装置

４６３１　水气射流泵曝气装置
水气射流泵曝气装置是应用水射器利用高压水流吸入空气，高压水一般

为压力滤池的出水回流，经过水射器将空气带入深井泵吸水管中，如图４５所
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示。这种形式构造简单，适用于小型设备、原水铁、锰浓度较低且无需去除

ＣＯ２以提高ｐＨ值时的情形。

图４５　射流泵曝气除铁

１—深井泵；２—吸水管；３—水气射流泵；４—气水

乳浊液输送管；５—压力除铁水管；６—压力除铁

滤池；７—除铁压力水送往用户

４６３２　压缩空气曝气装置
在压力式系统中，向滤池前水中加入的压缩空气，一般由空气压缩机供给。

图４６　常用喷嘴式气水混合器

ｄ０—喷嘴直径；ｄ—来水管径；

ｎｄ—气水混合器外形尺寸

空气与水的混合，应设气水混合器。图４６为常用的一种喷嘴式气水混合器。

４６３３　跌水曝气装置
水自高处自由下落，能挟带一定量的空气进入下部受水池，空气以气泡形

式与水接触，使水得以曝气。跌水曝气装置如
图４７所示。
跌水曝气的溶氧效率与跌水的单宽流量、

跌水高度以及跌水级数有关。一般，可采用跌
水１～３级，每级跌水高度０５～１０ｍ，单宽流

量２０～５０ｍ３／（ｈ·ｍ）。曝气后水中溶解氧浓度

可达２～５ｍｇ／Ｌ。

４６３４　莲蓬头和穿孔管曝气装置
莲蓬头和穿孔管是一种喷淋式曝气装置，

地下水通过莲蓬头和穿孔管上的小孔向下喷淋，
把水分散成许多小水滴与空气接触，从而实现
水的曝气。
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图４７　跌水曝气装置

１—溢流堰；２—下落水舌；３—受水池；４—气泡；５—来水管

图４８为莲蓬头曝气装置。莲蓬头的锥顶夹角为４５°～６０°，锥底面为弧
形，直径为１５０～２５０ｍｍ，孔眼直径４～６ｍｍ，开孔率１０％～２０％，在池内水
面以上的安装高度为１５～２５ｍ。水在孔眼中的流速可取为２～３ｍ／ｓ，一个莲
蓬头的出水流量为４～８Ｌ／ｓ。当将莲蓬头安装在滤池水面上时，每个莲蓬头的
服务面积为１～３ｍ２。

图４８　莲蓬头曝气装置

Ｈ—莲蓬头安装高度；ｄ０—莲蓬头上孔眼的直径；ｄ—莲蓬头锥底面直径

莲蓬头曝气装置，能使水中溶解氧饱和度达到５０％～６５％，ＣＯ２ 散除率
达４０％～５５％。
穿孔管曝气装置与莲蓬头相类似，管上孔眼直径５～１０ｍｍ，孔眼倾斜向
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图４９　曝气塔除铁

１—焦炭层３０～４０ｃｍ；２—浮球阀

下与垂线夹角不大于４５°孔眼流速２～
３ｍ／ｓ，安装高度１５～２５ｍ。穿孔管
曝气装置可单独设置，也可设于曝气塔
上或跌水曝气池上，与其他曝气装置组
合设置。

４６３５　接触式曝气塔
曝气塔是一种重力式曝气装置，见

图４９，适用于含铁量不高于１０ｍｇ／Ｌ
时。曝气塔中填以多层板条或者是１～
３层厚度为０３～０４ｍ的焦炭或矿渣填
料层，填料层的上下净距在０６ｍ 以
上，以便空气流通。含铁、锰的水从位
于塔顶部的穿孔管喷淋而下，成为水滴
或水膜通过填料层。由于水中部分铁质
沉积于填料表面，对水中二价铁的氧化
有接触催化作用，空气和水的接触时间
长，所以效果好。焦炭或矿渣填料常因

铁质沉淀堵塞而需更换，因此在含铁量较高时，以采用板条式较佳。曝气塔的

水力负荷为５～１５ｍ３／（ｈ·ｍ２）。

４７　地下水除铁除锰实例

４７１　自然氧化法除铁的计算

４７１１　已知条件
北方某镇原水含铁量 ［Ｆｅ２＋］０＝１２～１３ｍｇ／Ｌ，ｐＨ值６５，碱度２ｍｍｏｌ／

Ｌ，水温１０℃，［ＣＯ２］＝７０ｍｇ／Ｌ。供水规模为Ｑ＝１００００ｍ３／ｄ＝４１６７ｍ３／ｈ，

要求处理出水 ［Ｆｅ２＋］＜０３ｍｇ／Ｌ。半衰期试验结果：ｌｇｔ１／２＝１２６－１６ｐＨ。

４７１２　水处理工艺设计计算
原水含铁量较高，宜采用三级处理构筑物组成的自然氧化法除铁系统。该

工艺由曝气装置、反应沉淀池和滤池处理构筑物组成。
（１）设定氧化反应时间，求ｐＨ值应提高的量　根据工程经验，二价铁氧

化反应所需时间拟定为ｔ＝１ｈ＝６０ｍｉｎ，出水 ［Ｆｅ２＋］＝０３ｍｇ／Ｌ。

由半衰期公式 ｔ１／２＝
ｌｇ２

ｌｇ
［Ｆｅ２＋］０
［Ｆｅ２＋］

ｔ（ｍｉｎ）
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故 ｔ１／２＝
ｌｇ２

ｌｇ１３０３

×６０＝１１０３（ｍｉｎ）

根据半衰期试验结果，在设定的氧化反应时间下，要求地下水达到：

ｐＨ＝（１２６－ｌｇｔ１／２）／１６＝（１２６－ｌｇ１１０３）／１６≈７２２
ｐＨ值应提高７２２－６５＝０７２。
（２）根据具体情况选用曝气方式　由于含铁量高，曝气方式选用板条式曝

气塔。该曝气装置不易为铁质所堵塞，可用于大于１０ｍｇ／Ｌ的地下水曝气。板
条层数取７层，根据表４３取木板条填料层总厚度２１ｍ，每层厚０３ｍ，填料
层间净距０３ｍ，则塔高４２ｍ。每个板条宽００６ｍ，板条水平净距００９ｍ。

表４３　木板条填料层厚度

总碱度／（ｍｍｏｌ／Ｌ） ２ ３ ４ ５ ６ ８

填料层厚度／ｍ ２０ ２５ ３０ ３５ ４０ ５０

淋水密度为１０ｍ３／（ｈ·ｍ２），则曝气塔的总面积为：

Ｆ塔＝Ｑ／１０＝４１６７／１０≈４１７（ｍ２）
取平面尺寸３ｍ×１５ｍ，曝气塔下部设集水池。
曝气塔使水中ＣＯ２去除率取４０％。曝气后水中溶解氧饱和度取８０％。
（３）除铁实际所需的溶解氧浓度　原水 ［Ｆｅ２＋］０＝１３ｍｇ／Ｌ，取α＝５，理

论所需溶解氧量

［Ｏ２］＝０１４α［Ｆｅ２＋］０＝０１４×３×１３＝５４６（ｍｇ／Ｌ）
在此水温和压力条件下，水中饱和溶解氧量为Ｃ０＝１１３ｍｇ／Ｌ，曝气后溶

解氧量为饱和值的８０％，则实际水中溶氧量为：８０％Ｃ０＝１１３×８０％＝９０４
（ｍｇ／Ｌ）＞５４６（ｍｇ／Ｌ），满足溶氧要求。

（４）计算应投加的石灰的用量　板条式曝气塔、接触式曝气塔、表面叶轮
曝气池等，通常只能将水的ｐＨ值升高０４～０６左右。本题用曝气方法不能
将水的ｐＨ值提高到要求数值，必须向水中投加碱剂，碱剂用石灰。
以ｍｍｏｌ／Ｌ表示的含铁地下水ＣＯ２浓度为：

［ＣＯ２］＝７０／４４≈１５９（ｍｍｏｌ／Ｌ）
曝气使ＣＯ２去除４０％，则ＣＯ２去除量为：

Δ［ＣＯ２］＝［ＣＯ２］×０４＝０６３６（ｍｍｏｌ／Ｌ）
因铁质水解产生的酸的浓度为：

［Ｈ＋］ｓ＝［Ｆｅ２＋］０／２８＝１３／２８≈０４６（ｍｍｏｌ／Ｌ）
若不向水中投加石灰，则除铁后水的ｐＨ值变化为：

ΔｐＨ＝ｌｇ
［ＣＯ２］
［碱］×

［碱］＋［ＣａＯ］－［Ｈ＋］ｓ
［ＣＯ２］－Δ［ＣＯ２］－［ＣａＯ］＋［Ｈ＋］（ ）ｓ
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＝ｌｇ１５９２ × ２＋０－０４６（ ）１５９－０６３６－０＋０４６ ≈－００６３

这说明若不向水中投加石灰，ｐＨ值将由６５降到６４４，自然氧化除铁不
能获得较好效果。
将除铁水的ｐＨ值升高到７２２，即ΔｐＨ＝７２２－６５＝０７２，所需投加的

石灰量是：

［ＣａＯ］＝

［碱］
［ＣＯ２］

×１０ΔｐＨ（［ＣＯ２］－Δ［ＣＯ２］＋［Ｈ＋］ｓ）－（［碱］－［Ｈ＋］）

［碱］
［ＣＯ２］

×１０ΔｐＨ＋１
×１２

＝

２
１５９×１０

０７２×（１５９－０６３６＋０４６）－（２－０４６）

２
１５９×１０

０７２＋１
×１２

≈０５２（ｍｍｏｌ／Ｌ）＝２８８４（ｍｇ／Ｌ）
一般市售石灰的有效ＣａＯ的含量约为５０％左右，所以实际石灰投加量需

按比例 （以商品质量计算）增大。
（５）石灰的混合　ＣａＯ在水中的溶解度在室温下平均为０１２％，即

１ｍ３ 饱和石灰溶液中含ＣａＯ１２ｋｇ。饱和石灰水的总投量为：４１６７×２８８４／
（１０００×１２）≈１００（ｍ３／ｈ）
含铁水曝气后需要再次提升，将饱和石灰水投加到提升泵吸水管中，利用

提升泵混合。
（６）混合液的反应

① 投加石灰后的混合液在反应池中反应时间取ｔ＝２０ｍｉｎ。

② 池内平均水深Ｈ１＝０５ｍ。

③ 反应池总面积Ｆ反＝Ｑｔ／Ｈ１＝４１６７×２０／（６０×０５）＝２７７８（ｍ２）。

④ 因水量较小，采用１座隔板式反应池，总体积ω＝Ｑｔ／６０＝４１６７×２０／

６０＝１３８９（ｍ２）。

⑤ 廊道宽度按流速不同分为３挡：ｖ１＝０５ｍ／ｓ，ｖ２＝０４ｍ／ｓ，ｖ３＝
０２ｍ／ｓ。

α１＝Ｑ／（ｖ１Ｈ１）＝４１６７／（３６００×０５×０５）≈０４６（ｍ），取０５ｍ。

α２＝Ｑ／（ｖ１Ｈ１）＝４１６７／（３６００×０５×０４）≈０５７（ｍ），取０６ｍ。

α３＝Ｑ／（ｖ１Ｈ１）＝４１６７／（３６００×０５×０２）≈１１６（ｍ），取１２ｍ。

⑥ 隔板转弯处的宽度取廊道宽度的１２倍。

⑦ 每挡廊道设７条，反应池总长 （隔板间净间距之和）

Ｌ反＝０５×７＋０６×７＋１２×７＝１６１（ｍ）

⑧ 反应池总宽 Ｆ反／Ｌ反＝２７７８／１６１≈１７３（ｍ）。
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⑨ 水头损失ｈｚ。反应池采用砖混结构，外用水泥砂浆抹面，粗糙系
数００１３。
经计算 （计算过程可参考隔板反应池设计计算部分），反应池内总水头损

失ｈｚ＝０６２ｍＨ２Ｏ＝６１×１０３Ｐａ。

⑩ ＧＴ值。水在１０℃时的绝对黏滞度μ＝１３０９２×１０－３Ｐａ·ｓ

Ｇ＝ ρｈ
６×１０４μ槡 Ｔ＝

１０００×６１×１０３
６０×１０４×１３０９×１０－３槡 ×１０≈２７８７

（ｓ－１）

ＧＴ＝２７８７×２０×６０＝３３４４４
此值在１０４～１０５范围内，反应池设计合理。
（７）含铁水的沉淀　含铁水的沉淀用１座平流式沉淀池，停留时间ｔ沉＝

４０ｍｉｎ，兼起延长反应时间的作用。

① 单池容积　Ｗ沉＝Ｑｔ沉／ｎ＝４１６７×４０／（６０×１）＝２７７８（ｍ３）

② 池长Ｌ沉　池内水平流速按普通混凝沉淀取值，ｖ沉＝１２ｍｍ／ｓ。

Ｌ沉＝３６ｖ沉ｔ沉＝３６×１２×４０／６０＝２８８（ｍ）

③ 池宽Ｂ沉　池的有效水深采用Ｈ沉＝３ｍ，则池宽

Ｂ沉＝Ｗ沉／（Ｌ沉 Ｈ沉）＝２７７８／（２８８×３）≈３２（ｍ）
满足池的长宽比大于４的要求。

④ 沉泥区深度取１ｍ，沉淀池深度相应增加１ｍ。根据已有工程数据，沉
淀池排泥时间１年１次，采用人工清泥。

⑤ 水力条件复核　水力半径Ｒ＝ω／ρ＝Ｂ沉 Ｈ沉／（２Ｈ沉＋Ｂ沉）

＝３２×３／（２×３＋３２）＝１０４（ｍ）＝１０４（ｃｍ）
弗劳德数　　　Ｆｒ＝ｖ沉２／（Ｒｇ）＝１２２／（１０４×９８１）＝１４×１０－５

在规定范围１０－５～１０－４内。
（８）滤池 （具体计算过程参见普通快滤池）　在自然氧化法除铁工艺中，

三价铁经水解、絮凝后形成的悬浮物，用普通滤池过滤去除，本工程采用普通
快滤池。

① 考虑原水含铁量较高，应适当降低滤速以保证过滤效果。滤速ｖ滤＝
５ｍ／ｈ。

② 滤池滤料采用石英砂，粒径０２～０６ｍｍ，滤层厚７００ｍｍ。

③ 承托层厚度Ｈ１＝０４５ｍ。

④ 冲洗强度ｑ＝１４Ｌ／（ｓ·ｍ２），膨胀率４０％，冲洗时间ｔ＝８ｍｉｎ＝０１３ｈ。

⑤ 冲洗周期ｔ滤＝１２ｈ。

⑥ 期终水头损失控制在１５ｍ。

⑦ 经计算滤池面积Ｆ滤＝８４ｍ２。滤池个数采用Ｎ滤＝４个，成双行对称布
置。每个滤池面积ｆ滤＝Ｆ滤／Ｎ滤＝８４０／４＝２１０（ｍ２）。
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⑧ 单池平面尺寸Ｌ滤＝Ｂ滤＝４６ｍ。

⑨ 滤池高度。砂面上水深取１７ｍ，滤池超高取０３０ｍ，滤池总高度

Ｈ滤＝３１５ｍ。

⑩ 单池冲洗流量ｑ冲＝２９４Ｌ／ｓ≈０２９ｍ３／ｓ。
采用大阻力配水系统，配水干管采用方形断面暗渠，断面尺寸采用

０４５ｍ×０４５ｍ。
配水支管中心距采用ｓ＝０２５ｍ，支管总数ｎ２＝３６根，支管直径ｄ支＝

８０ｍｍ，支管长度ｌ１＝２０ｍ。
孔径采用ｄ０＝１２ｍｍ＝００１２ｍ，孔眼总数ｎ３＝５５７个，每一支管孔眼数

（分两排交错排列）ｎ４＝１５个，孔眼中心距ｓ０＝０２７ｍ，孔眼平均流速ｖ０＝
４６ｍ／ｓ，符合孔眼流速为３５～５ｍ／ｓ的要求。

（９）冲洗水箱　容量Ｖ箱＝２１２ｍ３，水箱内水深采用ｈ箱＝３５ｍ。水箱为
圆形，直径Ｄ箱＝８８ｍ。
水箱底至冲洗排水槽的高差ΔＨ＝５０２２ｍＨ２Ｏ。
（１０）配水干渠　滤站的４个水池成双行对称布置，每侧２个滤池。
浑水进水、废水排出及过滤后清水引出均采用暗渠输送，冲洗水进水采用

管道。
各主干管的计算结果列于表４４。

表４４　主干管 （渠 ）参数

管渠名称 流量／（ｍ３／ｓ） 流速／（ｍ／ｓ） 管渠截面积／ｍ２ 管渠断面有效尺寸／ｍ

浑水进水渠

清水出水渠

冲洗进水管

废水排水渠

１１２
１１２
０２９
０２９

１０
１２
０９９
０５８

１１２
０９３
０２９
０５０

ｂ×ｈ＝１５×０７５
ｂ×ｈ＝１５×０６２
Ｄ冲＝０６０

ｂ×ｈ＝１０×０５０

４７２　接触氧化除铁除锰实例

４７２１　已知条件
原水含铁量为９ｍｇ／Ｌ，含锰量１５ｍｇ／Ｌ，ｐＨ 值＝６９，水温８℃，溶解

氧量１２ｍｇ／Ｌ，［ＳｉＯ２］＝１６ｍｇ／Ｌ，［ＨＣＯ－３ ］＝１０６５ｍｇ／Ｌ，［ＣＯ２］＝７９５５ｍｇ／Ｌ，

原水碱度１２ｍｍｏｌ／Ｌ，含盐量２２０ｍｇ／Ｌ。供水规模为Ｑ０＝８０００ｍ３／ｄ，要求处
理出水达饮用水标准。

４７２２　水处理工艺设计计算
原水含铁、锰量中等，如采用接触氧化法除铁、除锰一级过滤工艺流程只

能去除水中的铁，因水中铁离子的干扰，不能保证锰的去除，故采用曝气两级
过滤处理工艺。除铁滤池、除锰滤池均采用普通快滤池。
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（１）处理水量Ｑ　第一级除铁滤池滤料用天然锰砂，粒径范围０６～
２０ｍｍ，滤层厚度１２ｍ，冲洗强度２２Ｌ／（ｓ·ｍ２），膨胀率２５％，冲洗时间

１５ｍｉｎ，滤速取８ｍ／ｈ。过滤周期定为１０ｈ。

α１＝
１

１－００６ｑｔνＴ

＝ １

１－００６×２２×１５８×１０

≈１３３

第二级除锰滤池滤料粒径范围０６～１２ｍｍ，滤层厚度１２ｍ，冲洗强度

１８Ｌ／（ｓ·ｍ２），膨胀率３０％，冲洗时间１５ｍｉｎ，滤速取８ｍ／ｈ。过滤工作周期
取５天＝１２０ｈ。

α２＝
１

１－００６ｑｔνＴ

＝ １

１－００６×１８×１５８×１２０

≈１０２

考虑设备漏水而引入的系数α３，其值取１０２。

　Ｑ＝α１α２α３Ｑ０＝１３３×１０２×１０２×８０００≈１１０６９８６（ｍ３／ｄ）≈４６１２４（ｍ３／ｈ）
（２）曝气设备　除锰曝气的主要目的是充分散除水中的ＣＯ２，以提高水

的ｐＨ值。故本设计采用叶轮表面曝气装置。
据原水含盐量得μ＝０００００２２ｐ＝０００４９，Ｋ１＝３４３×１０－７。
要求曝气后水的ｐＨ值＝７５，则曝气后水的ＣＯ２浓度

［ＣＯ２］＝［碱］×１０ｐＫ１－ｐＨ－０５槡μ＝１２×１０６４６－７５－００３５≈１０（ｍｇ／Ｌ）
ＣＯ２在水中的平衡浓度取０７ｍｇ／Ｌ，取δ＝Ｄ／ｄ＝６，叶轮周边线速度ｖ＝

４ｍ／ｓ，曝气所需的停留时间为

ｔ曝＝
Ｄ
ｄ×ｌｇ

ｃ０－ｃ
ｃ－ｃ

１３×１１７５ν×１０１９Ｔ

烄

烆

烌

烎－２０

２５

＝ ６×ｌｇ７９５５－０７１０－０７
１３×１１７５４×１０１９

烄

烆

烌

烎８－２０

２５

≈７３４（ｍｉｎ）

曝气池的容积Ｗ曝＝Ｑｔ曝／６０＝４６１２４×７３４／６０≈５６４３（ｍ３）
曝气池采用圆柱形，池深Ｈ 与池径Ｄ 相等，即Ｈ＝Ｄ，则池直径：

Ｄ＝（４Ｗ曝／π）１／３＝（４×５６４３／π）１／３≈４１６（ｍ）
叶轮直径　 ｄ＝Ｄ／δ＝４１６／６≈０６９（ｍ），取０９ｍ
叶轮转速　　　　ｎ＝６０ｖ／（πｄ）＝６０×４／（０９π）≈８４９３（ｒ／ｍｉｎ）
叶轮的叶片 ２６ 个，叶片高 ０１０５ｍ，叶片长 ０１０５ｍ，进气孔直径

００３８ｍ，叶轮浸没深度００７４ｍ，轴功率３５ｋＷ。
（３）除铁滤池 （具体计算过程可参见普通快滤池部分）

① 滤池总面积５７６６ｍ２，滤池设４座，成双行对称布置，每个滤池面
积１４４１ｍ２。

② 单池平面尺寸３９ｍ×３９ｍ。

③ 滤池高度。采用承托层厚度０４５ｍ （级配见表４５），滤料层 （天然锰
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砂）厚度１２ｍ （粒径范围０６～２０ｍｍ），砂面上水深１７０ｍ，滤池超高

０３０ｍ，滤池总高度为３６５ｍ。

表４５　承托层级配

材　　料 粒径／ｍｍ 厚度／ｍｍ 材　　料 粒径／ｍｍ 厚度／ｍｍ

马山锰砂

马山锰砂

２０～４０
４０～８０

１００
１００

卵石

卵石

８０～１６０
１６０～３２０

１００
１５０

④ 单池冲洗流量０３２ｍ３／ｓ。

⑤ 冲洗排水槽

ａ断面尺寸。两槽中心距采用１５ｍ，排水槽个数２个，槽长３９ｍ，槽
内流速采用０６ｍ／ｓ。

ｂ槽顶位于滤层面以上的高度１２７５ｍ。

ｃ集水渠采用矩形断面，渠宽采用０５ｍ，渠始端水深０７４ｍ，集水渠底
低于排水槽底的高度０９５ｍ。

⑥ 配水系统。采用大阻力配水系统，干管用钢管 （ＤＮ６００ｍｍ），流速

１０９ｍ／ｓ。配水支管中心距采用０２ｍ，支管总数４０根，支管流量０００８ｍ３／

ｓ。支管直径采用ＤＮ８０ｍｍ，流速１６１ｍ／ｓ，支管长度１６５ｍ。支管孔眼孔径
采用００１２ｍ，孔眼总数３５４个，孔眼中心距０２ｍ，孔眼平均流速７８６ｍ／ｓ。

⑦ 反 冲 洗 水 由 反 冲 洗 泵 供 给，从 清 水 池 取 水，所 需 水 泵 的 扬
程１１２９ｍＨ２Ｏ。

选用三台２５０Ｓ１４型离心清水泵，扬程１１ｍ，流量５７６ｍ３／ｈ，二用一备。
轴功率２２１ｋＷ，电机功率３０ｋＷ。

（４）除锰滤池 （具体计算过程可参见普通快滤池部分）

① 滤池总面积５７６６ｍ２，滤池设４座，成双行对称布置，每个滤池面
积１４４１ｍ２。

② 单池平面尺寸３９ｍ×３９ｍ。

③ 滤池高度。承托层厚度０４５ｍ （级配组成同除铁滤池），滤料层 （天然
锰砂）厚度１２ｍ （粒径范围０６～１２ｍｍ），砂面上水深１７０ｍ，滤池超高

０３０ｍ。滤池总高度为３６５ｍ。

④ 单池冲洗流量０２６ｍ３／ｓ。

⑤ 冲洗排水槽

ａ断面尺寸。两槽中心距采用１５ｍ，排水槽个数为２个，槽长３９ｍ，
槽内流速，采用０６ｍ／ｓ。

ｂ槽顶位于滤层面以上的高度１２７５ｍ。

ｃ集水渠采用矩形断面，渠宽采用０５ｍ，渠始端水深０６５ｍ，集水渠底
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低于排水槽底的高度０８５ｍ。

⑥ 配水系统。采用大阻力配水系统，干管用钢管 （ＤＮ５００ｍｍ），流
速１２８ｍ／ｓ。配水支管中心距采用０２ｍ，支管总数４０根，支管流量

０００６５ｍ３／ｓ。支管直径采用ＤＮ７０ｍｍ，流速１８４ｍ／ｓ，支管长度１７ｍ。
支管孔眼孔径采用００１２ｍ，孔眼总数３８３个，孔眼中心距０２ｍ，孔眼平
均流速６ｍ／ｓ。

⑦ 反冲洗水由反冲洗泵供给，从清水池取水，所需水泵的扬程为

８１０５ｍＨ２Ｏ。选用三台２５０Ｓ１４Ａ 型离心清水泵，扬程８ｍ，流量５０４ｍ３／ｈ，
二用一备。轴功率１４６ｋＷ，电机功率１８５ｋＷ。

４７３　空压机曝气压力式过滤除铁工艺设计实例

４７３１　已知条件
原水含铁量为１２ｍｇ／Ｌ，不含锰。ｐＨ 值为６８，水温１０℃，耗氧量

２４５ｍｇ／Ｌ，［ＳｉＯ２］＝１６ｍｇ／Ｌ，［ＨＣＯ－３ ］＝３４３ｍｇ／Ｌ，［ＣＯ２］＝２７３７ｍｇ／Ｌ。
处理水量为４０００ｍ３／ｄ，要求处理出水达饮用水标准。

４７３２　水处理工艺设计计算
（１）水处理工艺流程选择　根据原水水质的特点，选择接触氧化法除铁工

艺流程，如图４１０所示。

图４１０　空压机曝气压力式除铁工艺流程示意

１—空气压缩机；２—气水混合器；３—压力滤池；４—水塔

（２）处理水量　日供水量Ｑ０＝４０００ｍ３／ｄ，自用水量按５％计，则处理水
量为：

Ｑ＝１０５Ｑ０＝４２００（ｍ３／ｄ）
如果滤池按每日２３ｈ计算，则时处理水量为：

Ｑｈ＝Ｑ／２３＝１８３（ｍ３／ｈ）
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（３）曝气设备

① 曝气形式的选择。根据原水水质，对散除ＣＯ２、提高ｐＨ值无特殊要
求，选择压缩空气曝气装置。１ｍ３水所需空气量 （Ｌ）按下式估算：

Ｖ＝Ｃ［Ｆｅ２＋］
式中　［Ｆｅ２＋］———原水中二价铁的浓度，ｍｇ／Ｌ；

Ｃ———系数。本设计采用Ｃ＝４。
代入相应数据，得Ｖ＝４×１２＝４８（Ｌ／ｍ３）

空气流量＝ＶＱｈ６０ ＝
４８×１８３
６０ ＝１４６（Ｌ／ｍｉｎ）

选择Ｂ０１８４／８型空气压缩机两台，轮换工作。为工作稳定，应设置储
气罐。

② 气水混合器。为了使气水充分混合，提高曝气效果，每座滤池进水管
上可设气水混合器一个。
水在气水混合器中停留时间ｔ＝１５ｓ，则：

ｎ＝
３ｔｖ槡ｄ＝

３１５×０５６槡０１５ ＝３槡５６≈４

其中ｔ＝１５ｓ，ｖ＝０５６ｍ／ｓ，ｄ＝０１５ｍ。
则Ｄ＝Ｈ＝４ｄ＝６００ｍｍ，其他尺寸如图４１１所示。

图４１１　气水混合器 图４１２　压力滤池剖面图

根据除铁试验，选用锦西天然锰砂，粒径ｄ＝０６～２０ｍｍ，滤层厚度
为１２００ｍｍ。
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承托层总厚度为６００ｍｍ，各层粒径及厚度自上而下为：２～４ｍｍ天然锰
砂，厚１００ｍｍ；４～８ｍｍ天然锰砂，厚１００ｍｍ；８～１６ｍｍ卵石，厚１００ｍｍ；

１６～３２ｍｍ卵石，一直铺到池底，厚３００ｍｍ。
（４）压力滤池　选择五座钢制压力滤池，滤池直径取２２５ｍ，面积

３９７ｍ２；其他四座供生产用水，一座供生活用水。生活滤池处理水量ｑ２＝
３０ｍ３／ｈ，实际滤速ｖ２＝７６ｍ／ｈ。生产滤池处理水量１５３ｍ３／ｈ，每个滤池处理

３８２５ｍ３／ｈ，实际滤速ｖ１＝９６ｍ／ｈ。
压力滤池剖面图见图４１２。
选用穿孔管大阻力配水系统。滤池反冲洗强度为２０Ｌ／（ｓ·ｍ２），则每池

反冲洗水量为２０×３９７＝７９４（Ｌ／ｓ）。选用反冲洗水管管径为２５０ｍｍ，则流
速为１５９ｍ／ｓ。反冲洗水管由池底进入滤池与配水系统干管的中部相接。配水
系统的支管接于干管两侧，支管间距为２００ｍｍ。干管两侧各设支管１１根，共

２２根，支管直径７０ｍｍ。
配水系统上的孔眼直径取１５ｍｍ，则每个孔眼面积为２２５×１０－４ｍ２。若

孔眼流速４７７ｍ／ｓ，则所需孔眼总面积为：

图４１３　配水系统平面布置

１—滤池池体；２—配水支管；

３—配水干管；４—角钢支架

００７９４
４７７ ＝１６６５×１０

－２（ｍ２）

开孔比为０４１９％。孔眼总数为：

１６６５×１０－２
２２５×１０－４ ＝７４

（个）

配水系统干管、支管、孔眼布置如
图４１３所示。
滤池反冲洗排水管管径取２５０ｍｍ。

滤池冲洗水由反冲洗水泵供给。选离心
式水泵两台，其中一台备用，流量为

８０Ｌ／ｓ，扬程为１４ｍ。用滤后水冲洗滤
池，冲洗水池设在滤站底层，为方形钢
筋混凝土结构，其平面尺寸为１１６ｍ×
３９１ｍ，容量为１００ｍ３，可供连续冲洗
两座滤池用。池顶设人孔，便于进入池
内检修或清洗。顶部设两根通气管，通

向室外。为防止池内水位过高，设Ｄ＝２００ｍｍ溢流管，直接与排水干管相连，
中间放单向阀，以防水倒灌。
消毒及其他有关设计从略。
（５）滤站平面布置　如图４１４所示。
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图４１４　滤站的平面布置

４７４　莲蓬头曝气重力式过滤除铁工艺设计

４７４１　已知条件
原水含铁量在设计前测定为６０ｍｇ／Ｌ （设备投产后实际为２～４ｍｇ／Ｌ），

含锰量为０１ｍｇ／Ｌ，ｐＨ值为６８，水温１０℃，耗氧量１１９ｍｇ／Ｌ，［ＳｉＯ２］＝

２０ｍｇ／Ｌ，［ＨＣＯ－３ ］＝３６５ｍｇ／Ｌ，［ＣＯ２］＝３１６８ｍｇ／Ｌ。 处 理 水 量 为

２４０００ｍ３／ｄ，要求处理后达到国家饮用水标准。

４７４２　水处理工艺设计计算
（１）水处理工艺流程选择　根据原水水质的特点及除铁试验结果，选择接

触氧化除铁工艺流程，如图４１５所示。

图４１５　莲蓬头曝气重力式过滤除铁工艺流程示意

（２）处理水量　水厂自用水量取总供水量的５％，则处理水量为：１０５×
２４０００＝２５２００（ｍ３／ｄ）

如滤池按每日工作２３ｈ计算，则时处理水量为：２５２００／３０≈１０９６（ｍ３／ｈ）

５５１



（３）滤池　如果滤池的池数为８个，则单池处理水量为１３７ｍ３／ｈ或３８Ｌ／ｓ。
滤池型式采用普通快滤池。若滤速采用８５ｍ／ｈ，单池面积约为１６ｍ２，平

面尺寸为４０ｍ×４０ｍ。
以石英砂为滤料，滤料粒径０５～１０ｍｍ，滤层厚度为８００ｍｍ。滤层下

设卵石承托层，各层粒径及厚度如下：２～４ｍｍ，厚度１００ｍｍ；４～８ｍｍ，厚
度１００ｍｍ；８～１６ｍｍ，厚度１００ｍｍ；１６～３２ｍｍ，厚度１５０ｍｍ；３２～６４ｍｍ，
厚度２００ｍｍ，总厚度为６５０ｍｍ。滤池平、剖面图见图４１６。

图４１６　滤池及莲蓬头平、剖面图

１—进水总管ＤＮ６００ｍｍ；２—进水管ＤＮ２００ｍｍ；３—莲蓬头；４—接触式曝气塔；５—重力式除铁滤

池；６—排水槽；７—滤料层；８—承托层；９—穿孔管大阻力配水系统；１０—滤后水管ＤＮ２００ｍｍ；

１１—滤速调节器；１２—滤后水总管ＤＮ６００ｍｍ；１３—反冲洗水总管ＤＮ４００ｍｍ；１４—反冲洗水管

ＤＮ４００ｍｍ；１５—反冲洗排水管ＤＮ４５０ｍｍ；１６—排水总管ＤＮ５００ｍｍ；１７—初滤水管ＤＮ１００ｍｍ
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采用穿孔管大阻力配水系统，干管直径５００ｍｍ，支管直径７５ｍｍ，接于

图４１７　配水支管孔眼布置

干管顶部，支管中心间距为３００ｍｍ，每侧

１３排共２６根。支管上孔眼直径为１２ｍｍ，
每根支管上设孔眼１６个，孔眼向下呈４５°
交叉排列，见图４１７。
反冲洗强度为１５Ｌ／（ｓ·ｍ２），单池反

冲洗水流量为１５×１６＝２４０（Ｌ／ｓ）＝８６４
（ｍ３／ｈ）。用水泵进行反冲洗。选１２Ｓｈ１９
型泵为反冲洗水泵，水泵扬程约为１６５ｍ。

（４）曝气设备　根据原水水质含铁量
较低，ｐＨ 值和碱度较高的特点，选择莲
蓬头喷淋曝气形式，莲蓬头直接设于滤池
上。原水不含溶解氧，要求曝气后达到

６ｍｇ／Ｌ，原水 ［ＣＯ２］＝３１６８ｍｇ／Ｌ，要求ＣＯ２的去除率达到５０％。
每个莲蓬头的出水流量不宜超过１０Ｌ／ｓ，故每格滤池选用四个莲蓬头，每

个莲蓬头的出水流量为Ｑ０＝９５Ｌ／ｓ。
选孔眼流速为ｖ０＝３ｍ／ｓ，孔径ｄ０＝５ｍｍ，则每个莲蓬头上的孔眼数：

ｎ＝ ４Ｑ０
πｖ０ｄ２０

×１０３＝ ４×９５
３１４×３×５２×１０

３＝１６２（个）

选取孔隙率φ＝１０％，则莲蓬头直径为：

ｄ＝ ｎ槡φ×ｄ０＝
１６２槡０１０×５＝２０１（ｍｍ），选ｄ＝２１０ｍｍ

莲蓬头上孔眼呈梅花形排列，孔眼轴向间距为１４０ｍｍ，环向间距为１４ｍｍ。
孔眼布置见表４６及图４１８所示。实际每个莲蓬头上孔眼数为１６８个。

表４６　莲蓬头上孔眼的布置

圆 环 编 号
圆环直径Ｄ
／ｍｍ

πＤ／ｍｍ 孔数／个
环间孔距

／ｍｍ

１ ２８ ８１７２ ６ １４６５

２ ５６ １７５８４ １２ １４６５

３ ８４ ２６３７６ １８ １４６５

４ １１２ ３５１６８ ２４ １４６５

５ １４０ ４３９１０ ３０ １４６５

６ １６８ ５２７５２ ２６ １４６５

７ １９６ ６１５４４ ４２ １４６５

总计 １６８
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　　莲蓬头锥顶夹角θ＝４５°，喷水面采用弧形，如图４１９所示。

图４１８　莲蓬头孔眼布置 图４１９　莲蓬头

实际孔眼流速　Ｖ０＝
４Ｑ０
πｎｄ２０

＝ ４×９５×１０－３
３１４×１６８×（５×１０－３）２＝２８６

（ｍ／ｓ）

莲蓬头的安装高度按计算确定。
首先按曝气溶氧的要求进行计算。由ｄ、ｄ０、ｖ０ 和水温的数值从求Ｋ′的

算图查得曝气溶氧传质系数Ｋ４′Ｏ２＝１４３×１０
－３，修正后得：

Ｋ′Ｏ２＝λΚ４′Ｏ２＝１１×１４３×１０－３＝１５７×１０－３（ｍ／ｓ）
又知Ｃ１＝０，Ｃ２＝６ｍｇ／Ｌ，１０℃时氧在水中的饱和浓度Ｃ＝１１３ｍｇ／Ｌ，故：

ΔＣ１＝Ｃ－Ｃ１＝１１３（ｍｇ／Ｌ），ΔＣ２＝Ｃ－Ｃ２＝５３（ｍｇ／Ｌ）
平均浓度差为：

ΔＣｐ＝
ΔＣ１－ΔＣ２

２３ｌｇΔ
Ｃ１
ΔＣ２

＝１１３－５３

２３ｌｇ１１３５３

＝７９３（ｍｇ／Ｌ）

水滴在空气中降落的时间为：

ｔＯ２＝
ｄ０（Ｃ２－Ｃ１）
６ＫＯ２′ΔＣｐ

×１０－３＝ ５×（６－０）
６×１５７×１０－３×７９３×１０

－３＝０４０（ｓ）

再按曝气去除ＣＯ２的要求进行计算。由求Ｋ′的算图查得

Ｋ４ＣＯ２′　＝１３２×１０－３ｍ／ｓ，修正后得ＫＣＯ２′　＝１１Ｋ４ＣＯ２′　＝１４５×１０－３（ｍ／ｓ）。
已知Ｃ１＝３１６８ｍｇ／Ｌ，Ｃ２＝３１６８×０５＝１５８４ｍｇ／Ｌ，则平均浓度差为：

ΔＣｐ＝
Ｃ１－Ｃ２

２３ｌｇ
Ｃ１
Ｃ２

＝３１６８－１５８４

２３ｌｇ３１６８１５８４

＝２２８８（ｍｇ／Ｌ）

８５１



水滴在空气中降落的时间为：

ｔＣＯ２＝
ｄ０（Ｃ１－Ｃ２）
６ＫＣＯ２′　ΔＣｐ

×１０－３＝ ５×（３１６８－１５８４）
６×１４５×１０－３×２２８８×１０

－３＝０３９（ｓ）

由计算可见，溶氧和去除ＣＯ２ 要求水滴在空气中降落的时间相近。故莲
蓬头安装高度为：

ｈ＝ｖ０ｔ＋
１
２ｇｔ

２＝２８６×０４＋１２×９８×０４
２＝１９２８（ｍ）

选定莲蓬头安设于滤池水面以上高度为２０ｍ。此时若以锥顶夹角４５°向
下喷洒，洒于池内水面上的圆的直径为１６５ｍ。
四个莲蓬头呈正方形布置，如图４２０所示。相邻两莲蓬头相距２０ｍ，故

莲蓬头喷洒下来的水滴相互间不会重叠，也不会洒出池外。

图４２０　莲蓬头平面布置

４７５　射流泵曝气无阀滤池过滤除铁工艺设计

４７５１　已知条件
原水含铁量为 ［Ｆｅ２＋］０＝３～５ｍｇ／Ｌ，含锰量１～３４ｍｇ／Ｌ，ｐＨ 值为

６４～６６，水温５～６℃，［ＳｉＯ２］＝２４ｍｇ／Ｌ，［ＨＣＯ－３ ］＝４５８ｍｇ／Ｌ。本工程
暂时只要求含铁量达到国家饮用水标准，故设计只考虑地下水除铁，而除锰留
待以后解决，因而这是一个地下水除铁与除锰分期解决的实例。设计日供水量
为２００００ｍ３／ｄ。

４７５２　水处理工艺设计计算
（１）水处理工艺流程　根据原水水质，选择接触氧化除铁工艺流程如图

４２１所示。

→ → →配水箱 无阀滤池 清水池 二级泵房

图４２１　无阀滤池过滤除铁工艺流程示意
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（２）处理水量　 如果无阀滤池每日按２３ｈ计 （包括水厂的自用水量），则
小时处理水量为２００００／２３＝８７０（ｍ３／ｈ）＝２４２（Ｌ／ｓ）。

（３）曝气设备　由二级泵房引压力水，经射流泵抽气，将空气加注于进水
总管中，与含铁地下水在管道中混合曝气，然后流入无阀滤池配水箱，经配水
跌水进行二次曝气，再流入无阀滤池过滤。射流泵进水压力为ｐ１＝０２ＭＰａ，
出水压力ｐ３＝００３ＭＰａ。要求曝气后溶解氧饱和度α＝６０％，水温１０℃，含
铁量按 ［Ｆｅ２＋］０＝５０ｍｇ／Ｌ计，过剩溶解氧系数选择α′＝４。

根据公式Ｖηｍａｘ＝
［Ｏ２］

０２３１ρｋα
，求得Ｖηｍａｘ值，即

Ｖηｍａｘ＝
［Ｏ２］

０２３１ρｋα
＝０５２×１０－３×α′

［Ｆｅ２＋］０
α ＝０５２×１０－３×４×５０６＝００１７３

查ＶＶηｍａｘ关系曲线图得Ｖ＝００１７。除铁所需空气流量为：

Ｑｋ＝ＶＱ＝００１７×２４２＝４１（Ｌ／ｓ）

压力比 ξ＝
ｐ３
ｐ１
＝０３２ ＝０１５

取ｋ值为０８５，则流量比：　　ｗ＝ｋ
槡ξ
－１＝ ０８５

槡０１５
－１＝１１９６

压力水流量： Ｑ１＝
Ｑｋ
ｗ＝

４１
１１９６＝３４３

（Ｌ／ｓ）

喷嘴断面积：Ｆ０ ＝
Ｑ１

μ ２０ｇｐ槡 １
×１０３＝ ３４３

槡０９８２× ２０×９８×２
×１０３

＝１７６（ｍｍ２）

喷嘴直径： ｄ０＝
４Ｆ０槡π ＝ ４×１７６槡３１４ ≈１５（ｍｍ）

混合管的断面积与喷嘴过水断面的比：ｍ＝１
ξ
＝６６７

则混合管直径：ｄ２＝ｄ０槡ｍ 槡＝１５× ６６７＝３８７４（ｍｍ）
选ｄ２＝４０ｍｍ；选喷嘴前工作压力水管管径ｄ１＝７０ｍｍ，水管中流速ｖ＝

０９６ｍ／ｓ，１０００ｉ＝３４５。
喷嘴距混合管入口的距离：ｚ＝２ｄ０＝２×１５＝３０（ｍｍ）。
喷嘴的锥顶夹角取２６°，喷嘴前端有４ｍｍ的圆柱形部分。

喷嘴长： Ｌ１＝
ｄ１－ｄ０
２ｔａｎ１３°＝

７０－１５
２×ｔａｎ１３°＝１１９ｍｍ

取Ｌ１ ＝１２０ｍｍ；混合管长度取 Ｌ２ ＝４ｄ２ ＝１６０ｍｍ；扩散管长度取

Ｌ３＝１５０ｍｍ。
射流泵构造如图４２２所示。
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图４２２　射流泵构造

（４）无阀滤池　滤池滤速为９ｍ／ｈ，则所需过滤面积为：８７０／９＝９６６（ｍ２）。
采用８个池子，每两个为一组，单池面积为９６６／８＝１２０８（ｍ２）。滤池平

面尺寸取为３６ｍ×３６ｍ，实际滤池面积为３６×３６＝１２９６（ｍ２）。
采用天然锰砂滤料，滤料及承托层颗粒级配如表４７所示。

表４７　无阀滤池滤料及承托层级配表

项目

分类
材　　料 粒径／ｍｍ 厚度／ｍｍ

滤料层 天然锰砂 ０６～１２ ８００

承托层

天然锰砂 ２０～４０ １００

天然锰砂 ４０～８０ １００

天然锰砂 ８０～１６０ １００

卵石 １６０～３２０ １００

反冲洗强度取为２０Ｌ／（ｓ·ｍ２），反冲洗时间为６ｍｉｎ，期终水头损失
为１７ｍ。

４７６　表面曝气两级过滤除铁除锰工艺设计

４７６１　已知条件
某厂有深井一口，原水含铁量达１０～１５ｍｇ／Ｌ，含锰量达６０～９０ｍｇ／Ｌ，

ｐＨ值为６５，水温１０℃，［ＳｉＯ２］＝３３０ｍｇ／Ｌ，［ＨＣＯ－３ ］＝６９５ｍｇ／Ｌ。日供
水量为１１０ｍ３／ｄ。拟修建一除铁除锰装置，使处理后水中铁、锰浓度符合国家
饮用水标准。

４７６２　水处理工艺设计计算
（１）水处理工艺流程　由于原水铁、锰浓度均较高，势必给处理带来很大
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困难，为了合理地选择适合于该水质的处理工艺流程，确定主要的设计参数，
在设计前进行了现场模型试验。根据试验结果，设计中采用的工艺流程及高程
设计如图４２３所示。

图４２３　表面曝气、两级过滤除铁、除锰工艺流程及高程设计示意

（２）处理水量　取处理站自用水量为供水量的６％，则日处理水量为

１１６６ｍ３／ｄ。

（３）曝气设备　曝气装置按每日工作２１ｈ计，则时处理水量为５５５ｍ３／ｈ。
曝气装置采用叶轮式表面曝气装置。根据计算 （计算过程略）采用下列设

计参数。
曝气池平面尺寸为１７５ｍ×１７５ｍ，深１９ｍ，容积为５８２ｍ３，水在池中

的停留时间为６３ｍｉｎ。
选用平面式表面曝气叶轮，计算得ｄ＝２００ｍｍ，叶轮周边线速度为３ｍ／ｓ、

４ｍ／ｓ、５ｍ／ｓ三种，其相应叶轮转速分别为３００ｒ／ｍｉｎ、４００ｒ／ｍｉｎ和５００ｒ／ｍｉｎ。
叶片尺寸为４５ｍｍ×４５ｍｍ，叶片数目为１２片，叶片安装方向与叶轮径向交角
为２０°。每个叶片后面设一个进气孔，共１２个进气孔，孔径为１４ｍｍ。叶轮淹
没深度为 ４０ｍｍ。选择配套电机型号为 ＪＯ２１１ 型，转速为 １４００ｒ／ｍｉｎ，

Ｎ＝０６ｋＷ。
曝气池下设钢筋混凝土结构调节池，容积采用１０ｍ３，尺寸为２５ｍ×

２２ｍ×２３ｍ。
（４）除铁滤池　在本系统中，除铁滤池为澄清滤池，主要去除水中的三价

铁悬浮物。除铁滤池按每日工作２１ｈ计，则滤池小时处理水量为５５５ｍ３／ｈ，

若滤速取５ｍ／ｈ，则所需过滤面积为１１１ｍ２。采用一座钢制圆型压力滤罐，直
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径１２００ｍｍ，实际过滤面积１１３ｍ２。罐体高Ｈ＝２７９２ｍｍ。
由于原水含铁量较高，波动幅度又较大，有时高达２０ｍｇ／Ｌ以上。模型试

验结果表明，采用石英砂、天然锰砂和煤石英砂双层滤料均能有效地将铁除
去，但煤石英砂双层滤料滤池工作周期较其他滤池延长一倍左右，为２４～
２８ｈ，故设计采用之滤料层及承托层级配如表４８所示。

表４８　双层滤料滤池滤料层及承托层级配

分　　类 材　　料 粒径／ｍｍ 厚度／ｍｍ

滤料层
无烟煤 １５～２０ ５００

石英砂 ０６～１４３ ５００

承托层

粗砂 ２０～４０ １００

卵石 ４０～８０ １００

卵石 ８０～１６０ １００

卵石 １６０～３２０ １５０

利用高位水箱进行反冲洗，设计反冲洗强度为１４Ｌ／（ｓ·ｍ２），反冲洗时
间为５～１０ｍｉｎ。

（５）除锰滤池　除锰滤池罐体构造与除铁滤池相同，设计参数也基本相
同，即罐体直径为１２００ｍｍ，高为２７９０ｍｍ。小时处理水量为５５５ｍ３／ｈ，设
计滤速为５ｍ／ｈ。
模型试验结果表明，采用乐平锰砂、马山锰砂、锦西锰砂、湘潭锰砂、石

英砂、石灰石及无烟煤等作为除锰滤料，运转三个月后滤料成熟后均能有效地
除锰，但是它们的成熟期却各不相同，其中乐平、马山、湘潭天然锰砂成熟期
最短，约４０～６０天，其他则长达８０～９０天。可见，选择前三种作为除锰滤料
较为合适。由于马山锰砂有定型产品供应，故本设计选择马山锰砂作为除锰滤
池的滤料。滤料层及承托层级配如表４９所示。

表４９　除锰滤池滤料层及承托层级配

分　　类 材　　料 粒径／ｍｍ 厚度／ｍｍ

滤料层 马山锰砂 ０６～１３ １０００

承托层

马山锰砂

卵石

２０～４０ １００

４０～８０ １００

８０～１６０ １００

１６０～３２０ １５０

除锰滤池亦可利用高位水箱进行反冲洗，反冲洗强度为１８Ｌ／（ｓ·ｍ２），
反冲洗时间为５～７ｍｉｎ。根据试验，如工作周期为４～６天，期终水头损失约
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为１８～２０ｍ。
（６）水处理间平面布置　由于条件限制，水处理间只能布置在一个狭窄地

段上，显得过于拥挤而不便于运行操作，其平面布置如图４２４所示。

图４２４　水处理间平面布置

①—曝气池；②—调节池；③—二级泵；④—反冲洗排水井；

⑤—双层滤料除铁滤池；⑥—天然锰砂除锰滤池

４７７　生物接触法除铁除锰水厂的设计与运行实例

４７７１　原水水质及工艺选择

１９９４年，我国北方某市选择地下水为生活饮用水源，建设净水厂。经过
区域内农用井及采探井的水质调查，查明该区域内地下水水质见表４１０。

表４１０　净水厂区域地下水水质

检 验 项 目 指　　标 国 家 标 准

水温／℃ ９

ｐＨ值 ６８～６９ ６５～８５

色度／ＮＣＵ １０ ＜１５

浊度／ＮＴＵ ４０ ＜３

Ｃａ２＋／（ｍｇ／Ｌ） ４２６９７

Ｍｇ２＋／（ｍｇ／Ｌ） ７８１９

Ｆｅ３＋／（ｍｇ／Ｌ） ７～１０ ＜０３

Ｆｅ２＋／（ｍｇ／Ｌ） ６～７５
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续表

检 验 项 目 指　　标 国 家 标 准

Ｍｎ２＋／（ｍｇ／Ｌ） １１～１３ ＜０１

ＮＨ３Ｎ／（ｍｇ／Ｌ） ０４～０７ ＜０１（辽宁省标准）

ＮＯ－２Ｎ／（ｍｇ／Ｌ） ０００２ ＜０００４（辽宁省标准）

ＨＣＯ－３／（ｍｇ／Ｌ） １３９６０７

ＣＯ２／（ｍｇ／Ｌ） ２８３３６

ＳｉＯ２／（ｍｇ／Ｌ） ２０

ＳＯ２－４ ／（ｍｇ／Ｌ） ２５ ＜２５０

ＤＯ／（ｍｇ／Ｌ） ０８～１４

ＣＯＤＭｎ／（ｍｇ／Ｌ） ０５６～０７２ ＜３０

总硬度（以ＣａＣＯ３计）／（ｍｇ／Ｌ） ３２０３ ＜４５０

从原水含有的物质成分看出，超标物质主要是铁、锰、硫化物和氨氮，因
此选择安全、高效、经济、实用的工艺是关键。根据分析认为：距地表覆土

１０余米的地层中含有的铁、锰、硫化物是随土壤地质共存于地下水中的；硫
化物的存在说明土壤中含有硫铁矿物质；而氨氮类物质的出现，并非地表污染
造成，而是硫铁矿物质在含有碳酸水的作用下，含氮化合物还原生成的。因
此，该地下水作为生活饮用水源是可以的。
由表４１０可见，原水属普通含碳酸型地下水水质，这种水质不存在除铁、

除锰原水碱度不足及硅酸干扰问题。因此选择接触氧化法除铁、除锰工艺，原
水经跌水曝气充氧后，由于曝气强度不大，ｐＨ 值仍在中性域内，水中Ｆｅ２＋

在通过滤床时与 “滤膜”充分接触，被氧化成Ｆｅ３＋，从而被滤层截留，可以
达到除铁的目的。但除锰按照 《室外给水设计规范》（ＧＢＪ１３—８６）要求：

Ｆｅ＞２０ｍｇ／Ｌ （北方）、Ｍｎ＞１５ｍｇ／Ｌ时，均要采用一级过滤除铁、二级过
滤除锰的 “二级过滤”工艺。这种工艺流程需要对第一级滤后水的Ｆｅ２＋浓度
进行监控，保证在下一级除锰滤床中有足够的Ｆｅ２＋才能使 “滤膜”保持活性，
达到除锰的效果。
鉴于国内有报道：当原水含铁＜１０ｍｇ／Ｌ、含锰＜１５ｍｇ／Ｌ时，采用 “曝

气→天然锰砂过滤”的一级处理流程，出水水质亦可达到 《生活饮用水水质标
准》，故决定在留有二次过滤余地的情况下，本期工程只建一级过滤处理装置，
这样滤池在工作过程中不仅可以保证Ｆｅ２＋的接触氧化，也可以使Ｆｅ２＋始终保
持除锰滤膜的活性，从而满足除锰需求，达到铁、锰同时去除的目的。选定工
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艺流程见图４２５。

图４２５　水厂工艺流程

主要设计参数如下。

① 设计规模：Ｑ＝３０００ｍ３／ｄ。

② 跌水曝气池。跌水高度１２５ｍ；单宽流量２０ｍ３／（ｈ·ｍ）；停留时间

２０ｍｉｎ；经实测，曝气后的溶解氧含量在水温１０℃时为３～４ｍｇ／Ｌ，达饱和值
的２６５％～３５４％，ｐＨ值为７０左右。

③ 锰砂滤池。滤速５ｍ／ｈ；滤料选马山锰砂，滤料厚度１０ｍ （后增加到

１２ｍ）；考虑填加双层滤料时可达１５ｍ。反冲洗强度１８Ｌ／（ｍ２·ｓ）。

④ 消毒。二氧化氯投加量１ｍｇ／Ｌ。

⑤ 清水池。储水容积１０００ｍ３，分两格。
水厂按以上接触氧化滤池的参数设计并建设，于当年１１月投入运行。

４７７２　运行情况
水厂投入运行后，最初除铁、除锰效果均很好，经过半年多的运行，出现

了除铁效果好，而除锰、除氨氮效率不高的情况，锰的去除率仅有１０％，氨
氮的去除率约５０％，甚至出现出水亚硝酸盐氮浓度高于进水的状况，主要水
质指标见表４１１。

表４１１　水厂主要水质指标／（ｍｇ／Ｌ）

项　　目 进　　水 跌水曝气后 出　厂　水

ＤＯ ０８～１４ ３～４ ２～３

Ｆｅ３＋ ６～１０ ６～１０ ００５～０２

Ｆｅ２＋ ５～７５ ４～７ —

Ｍｎ２＋ １１～１３ １１～１３ １０左右

ＮＨ３Ｎ ０４～０７ ０４～０７ ０２～０４

ＮＯ－２Ｎ ０００２ ０００２ ０００３～００１５

经分析，问题的关键是滤池的设置。滤池的运行效果如何可直接导致出厂
水质的好坏。针对这一情况，决定进行 “生物固锰除锰”模型试验，以模型试
验的成果指导生产滤池的调整。仍以接触氧化滤池的各项参数制作模型，并将
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模型滤池的初始滤速调到１７～１８ｍ／ｈ进行生物培养，待生物膜形成后以生
物接触滤池方式运行，当各项出水指标合格并相对稳定后再上调滤速。结果表
明，在逐渐达到设计滤速，甚至超过设计滤速 （达到１０ｍ／ｈ）时，出水各项
指标均合格。以模型试验的运行参数及结果调整滤池，其结果却不相同，滤池
内的生物滤膜难以形成，微生物镜检难以发现呈数量级的细菌总数。分析原
因，除反冲洗水质不同外，其他运行状况都一样。故决定采用不含氯水进行反
冲洗生产滤池，结果滤池内除铁、除锰细菌总数很快增长，滤池出水指标达国
家标准。出厂水水质见表４１２。

表４１２　出厂水水质

Ｆｅ Ｍｎ ＮＨ３Ｎ ｐＨ值

原水

／（ｍｇ／Ｌ）
出厂水

／（ｍｇ／Ｌ）
去除率

／％

原水

／（ｍｇ／Ｌ）
出厂水

／（ｍｇ／Ｌ）
去除率

／％

原水

／（ｍｇ／Ｌ）
出厂水

／（ｍｇ／Ｌ）
去除率

／％
原水 出厂水

滤层细菌

计数

／（个／ｍＬ砂）

９７６ ００６３ ９９４ １４１ ００１１ ９９２２ ０４７１ ０ １００ ６８１ ６８６ ９×１０５

通过将接触氧化滤池改为生物接触滤池的调试和运行，证明了采用生物固
锰除锰技术处理类似的地下水，用一级过滤流程即可使出厂水达到 《生活饮用
水水质标准》，其处理构筑物简化，管理方便，降低了工程投资和运行费用，
经济效益十分可观。

４７７３　讨论
该厂自投产后运行较正常，如今地下水含铁、锰量有上升趋势，据测定原

水进水总铁达９８ｍｇ／Ｌ，锰达１７ｍｇ／Ｌ，滤池内铁泥包裹的滤料增长速度很
快，一周就要在滤料表面刮除一层锈砂。尽管出厂水时常有锰超标现象，但就
工程本身的建设而言，有些设计问题还应引起重视，为此进行讨论。

（１）铁、锰共存的地下水，工艺重点是除锰在北方地区，当原水中铁浓度
为１０ｍｇ／Ｌ以下，锰浓度在１３ｍｇ／Ｌ以下的情况下，选择一级过滤流程仍十
分有效。就是说，采用生物接触滤池的一级处理流程，铁的处理范围可突破
《室外给水设计规范》（ＧＢＪ１３—８６）给出的界定值，且还可增大滤速，除
铁效果良好。应当引起重视的是除锰要比除铁困难得多，当原水锰浓
度＜１５ｍｇ／Ｌ时，采用一级处理流程是可行的，但锰浓度若突破１５ｍｇ／Ｌ必
须加强运行管理，加强微生物数量的检测，一旦发现微生物呈数量级下降，就
会出现 “漏锰”现象，出厂水锰含量就会超标。因此选择工艺流程的关键是锰
含量的大小，至于一级生物滤池除锰量的最大值是多少，还有待于今后的探讨。

（２）重视铁细菌的培养水厂建成后，不能像地表水源水厂那样经短时间的
调试即可投入正常生产。生物滤池的运行成功与否关键在初期的生物培养阶
段，如果水温、滤速、反冲洗强度控制得当，短则一个月 （锰砂滤料）即可完
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成生物的培养、繁殖、成长，达到稳定；反之，会长时间无生物繁殖或微生物
的生长繁殖每毫升砂中达不到１０５～１０６ 数量级，影响水厂的运行和效益。在
有条件的地方还可以采取接种含有除锰能力的菌种，加速繁殖，缩短周期。
滤池中铁细菌的活性增长通常要经过三个生长周期得以实现，不同滤料都

可以作为截留铁泥的载体繁殖微生物，只是滤砂介质不同，铁细菌的生长周期
不同。据模型试验得出，生物培养期：滤速低于２ｍ／ｈ，出水指标合格，石英
砂滤料约需９０天，双层无烟煤饱和滤料约需６０天，而锰砂滤料在生物培养期
由于有较强的除锰吸附能力，表现得不明显；生物成长期：滤速在２～５ｍ／ｈ
逐级上调阶段，达到各出水指标合格，石英砂滤料约需１００～１２０天，双层滤
料约需６０～９０天，锰砂滤料约需３０～５０天；生物稳定期：滤速达到设计值

５ｍ／ｈ，滤层内细菌计数每毫升砂中含几十万到上百万个细菌，菌团新鲜并具
有强盛的繁殖代谢能力，说明微生物生长稳定，生物滤池已经成熟，耐冲击负
荷，出水各项指标合格，标志调试阶段结束，水厂即可进入正常生产阶段。

（３）工艺设计参数的选择

① 曝气强度不易过高，ｐＨ值达到６０以上即可。跌水曝气是一种简单而
有效的形式，跌水高度１０～１３ｍ，单宽流量２０ｍ３／（ｈ·ｍ），溶解氧量可达
饱和值的２６５％～３５４％。

② 生物滤池的滤速不易选择过大，以５～７ｍ／ｈ为佳，滤料填装高度应考
虑到生物包裹滤料颗粒增大而使滤层增厚的现象，反冲洗强度控制在１８Ｌ／
（ｍ２·ｓ）为宜。滤料以马山锰砂滤料为好，但受到条件限制时也可选用其他
滤料，差异是滤料成熟期不同，但均能收到效果。

③ 反冲洗水不得含氯。大多数水厂反冲洗水直接取自清水池，清水池中
含氯水对滤池的反冲洗有助于氧化清除滤料表面截留物。然而生物滤池的反冲
洗水不得采用含氯水，尤其是生物培养初期会抑制生物的生长繁殖，忽略了这
一点，生物滤池的设置将不会成功。

④ 除铁、除锰的同时去除氨氮。通过抚顺经济开发区水厂的运行效果测
定，生物滤池内的生物作用不仅使除铁、除锰效果良好，而且对氨氮类物质有
一定的去除能力，且去除效率稳定。因此，对遭受氨氮类物质微污染的原水，
可采用生物滤池予以处理。

⑤ 生物滤池的管理。无论设计参数的选择多么合理、生物生长期缩短多
少，在水厂投入正常生产后，管理好生物滤池更为重要。随着生物的新陈代
谢，铁泥包裹非常严重，使得生物的生长繁殖受到抑制，这就要掌握反冲洗强
度、时间和温度，控制 “滤料”的过快增长，避免反冲洗时跑砂。同时还要将
生物镜检作为常规检测项目，随时监测记录生物数量，以指导调整滤池的运
行，使除铁、除锰水厂的运行有安全保障。
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第５章　水 的 冷 却

水是吸收和传递热量的良好介质，常用来冷却生产设备和产品。冷水流入
换热器将热流体冷却，水温升高后，利用其余压流入冷却塔内进行冷却，冷却
后的水再用水泵送入换热器循环使用。在循环过程中，由于渗漏损失、风吹蒸
发、排污等损失一部分水量，因此需要不断补充一些新鲜水，这部分水量不
大，一般只占总循环水量的３％左右。用来降低水温的设备称为冷却构筑物。
冷却塔按用途不同可分为两大类，一类是配套与空调，进出塔水温差与配套使
用的冷冻机匹配，标准工况是Ｔ１＝３７℃、Ｔ２＝３２℃、ΔＴ＝５℃，该类塔简称标
准塔。另一类主要用于工业循环水的冷却，标准工况是Ｔ１＝４３℃ （或４２℃）、

Ｔ２＝３３℃ （或３２℃）、ΔＴ＝１０℃，该类塔简称工业型塔。为了重复利用吸热后
的水以节约水资源，常采用循环冷却水系统，一般循环冷却过程见图５１。

图５１　一般循环冷却过程

５１　水的冷却原理

在冷却塔内，水的冷却是水将热量传给空气，而使自身温度降低，水的散
热方式主要靠蒸发散热和接触散热。

５１１　水的蒸发散热
蒸发散热是由水分子的运动引起的。由于水中分子运动速度的不同，则各
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分子所具有的能量也不同，能量大的分子克服液面分子对它的吸引力，便会进
入空气中成为水蒸气分子，而余下的分子的平均动能降低，就使水的温度降低。
水的蒸发可以在沸点时进行，也可以在低于沸点的温度下进行。自然界中的蒸
发大部分都是属于后者。只要水分子不断地向空气中蒸发，水温就会降低，但是
水向空气中蒸发并不能无休止地进行，因为蒸发受到空气中的含水蒸气能力的限
制。当与水接触的空气不饱和时，从水中不断向空气中蒸发水分，如果水面上空气
已达到饱和状态时，水分子就蒸发不出来，而是处于一种动态平衡状态，蒸发出的
水分子数量等于从空气中返回到水中的水分子数量，水温保持不变。
热水在冷却设备内冷却是低于沸点的蒸发现象。蒸发所消耗的热量总是由

水流向空气。

５１２　水的接触散热
接触散热是由于进入塔内的水与吸入塔内的空气之间存在温度差而产生的。
当热水水面和空气直接接触时，如水的温度与空气的温度不一致，将会产

生传热过程。例如水温高于空气温度，水将热量传给空气；空气接受了热量，
温度就逐渐上升，从而使水面以上空气的温度不均衡，产生对流作用，最终使
空气的温度达到均衡，并且水面温度与空气温度趋于一致。温度差是水和空气
接触散热的推动力。接触散热所产生的热量可以从水流向空气，也可以从空气
流向水，取决于两者温度的高低。

图５２　接触传热与蒸发传热间关系

１—总传热；２—蒸发传热；３—接触传热

在冷却过程中，虽然蒸发传热和接触传热一般同时存在，但随季节而不
同。冬季气温很低，水温与空气温度差很大，所以接触传热量可占５０％，严
冬时甚至达７０％左右。夏季气温较高，水温与空气温度差很小，甚至为负值，
接触传热量甚小，蒸发传热量约占８０％～９０％。另外，当夏季湿度较大时，
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空气虽未达到饱和值，水仍然可以蒸发，但条件不利。故在冷却塔热力计算时，
均按夏季气温考虑。不同水温下接触传热和蒸发传热的关系曲线可由给定气象
条件下的传热量和水温的关系曲线 （图５２）来表示。该图为ｐ＝９９３ｋＰａ，θ＝
２６６℃，τ＝１５７℃，φ＝２７％，且传热系数α＝０１４１９ｋＷ／（ｍ２·℃）。从图５２
看出，随着水温的增高，总传热量也增大，并且蒸发传热的增加要比接触传热
快得多。因此，在总散热量中，蒸发散热占主导地位。

５２　冷却塔热力计算基本方程

５２１　焓差理论
表示气体含热量大小的数值叫焓，用ｉ表示。
计算含热量时，要有一个基点。国际水蒸气会议规定，在水汽的热量计算

中，以水温为０℃的水的热量为零。所以通常物系的焓是指相对焓，常用单位为

ｋＪ／ｋｇ。麦克尔 （１９２５年）引用焓的概念导出以下焓差方程。

ｄＨ＝βＸＶ（ｉ″－ｉ）ｄＶ （５１）
式中　Ｈ———在单位时间内所散发的总热量，ｋＪ／ｈ；

βＸＶ———与含湿量差有关的淋水填料的容积散质系数，ｋｇ／（ｍ３·ｈ）；

ｉ″———冷却塔内该点水温的饱和空气焓，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ———冷却塔内该点的空气焓，ｋＪ／ｋｇ；

Ｖ———淋水填料的体积，ｍ３。
式 （５１）即为麦克尔焓差方程。其意义是由于蒸发散热和接触散热，冷

却塔内任何部位所产生的总传热量正比于塔内该点水温的饱和空气焓 （ｉ″）与
塔内该点的空气焓 （ｉ）之差。

５２２　逆流式冷却塔热力计算基本方程式
在冷却塔内任一处的水的焓值为：

Ｈ＝ｃｗＱｔ
式中　ｃｗ———水的比热容，ｋＪ／（ｋｇ·℃）；

Ｑ———冷却水量，ｋｇ／ｈ；

ｔ———水温，℃。
该处水的热量变化即水的散热量ｄＨ 可用微分表示为：

ｄＨ＝ｃｗ（Ｑｄｔ＋ｔｄＱ） （５２）
其中右边第一项是水温变化 （下降）的散热量，第二项是水量变化 （水蒸

发）的散热量。根据对式 （５２）数学处理的方法不同，热力计算分为三种算法。
第一种算法是完全忽略第二项得ｄＨ＝ｃｗＱｄｔ，再与式 （５１）联立求解，

显然这种算法误差较大。
第二种算法是考虑省略蒸发水量散热后对第一项的流量Ｑ加以修正，引

２７１



入流量系数Ｋ，即：

ｄＨ＝ｃｗＱＫｄｔ
（５３）

所以把Ｋ 称之为考虑蒸发水量的流量系数。将Ｋ 放在Ｑ 之下，是因为由此导
出的Ｋ 值计算公式比较简单。

Ｋ＝１－ ｔ２
５８６－０５６（ｔ２－２０）

（５４）

常见的ｔ２在３５～２５℃范围内，Ｋ 为０９３９～０９５７，故１／Ｋ 取１０４５～
１０６５，可见式 （５２）中第二项散热量占的比重约为４５％～６５％。
第三种算法是对式 （５２）不做简化，直接应用。如我国电力系统引进比

利时 ＨＡＭＯＮ公司的计算模式即属此种。但此法较为烦琐。
由于第二种算法简便易行，精度也较好，符合实用目的，故广为应用。而

且，积累的冷却塔运行数据一般都按式 （５３）进行归纳处理，所以资料比较
丰富。将式 （５１）和式 （５３）联立，即有

βＸＶ（ｉ″－ｉ）ｄＶ＝ｃｗ
Ｑ
Ｋｄｔ

移项后积分得

βＸＶＶ
Ｑ ＝ｃｗＫ∫

ｔ１

ｔ２

ｄｔ
ｉ″－ｉ

（５５）

式中　βＸＶ———与含湿量差有关的淋水填料的容积散质系数，ｋｇ／（ｍ３·ｈ）；

Ｖ———淋水填料的体积，ｍ３；

Ｑ———冷却水量，ｋｇ／ｈ；

ｃｗ———水的比热容，ｋＪ／（ｋｇ·℃）；

Ｋ———蒸发水量散热系数；

ｔ１———进水温度，℃；

ｔ２———出水温度，℃；

ｄｔ———微元填料进、出水温差，℃；

ｉ———空气焓，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ″———空气温度等于水温时饱和空气焓，ｋＪ／ｋｇ。
式 （５５）就是建立在麦克尔焓差方程基础上，以焓差为推动力进行冷却

塔热力计算的基本方程式。
式 （５５）右端表示冷却任务的大小，与外部气象条件空气参数有关，而

与冷却塔的构造和形式无关，实际上是对冷却塔的要求。称为冷却数 （或交换
数），用Ｎ 表示。

Ｎ ＝ｃｗＫ∫
ｔ１

ｔ２

ｄｔ
ｉ″－ｉ

（５６）
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Ｎ 是一个无量纲数。对于各种淋水填料，在气水比λ相同时，Ｎ 值越大，
则要求散发的热量越大。
式 （５５）左端表示在一定淋水填料和塔型下，冷却塔本身具有的冷却能

力。它与淋水填料的特性、构造、几何尺寸、散热性能以及气、水流量有关。
称为冷却塔的特性数，用Ｎ′表示。

Ｎ′＝βＸＶ
Ｖ
Ｑ

（５７）

特性数越大则塔的性能越好。冷却塔的计算问题，就是要使生产上要求的

图５３　冷却塔工艺热平衡

冷却任务与所设计的冷却塔的冷却

能力相等。
对于给定的冷却任务而言，可

以选择适当的填料以及填料体积来

满足冷却任务。式 （５５）右边可用
图５３所示的冷却塔工艺热平衡形象
地表述水与空气之间的关系及焓差

推动力。图５３中ＡＢ线为饱和焓曲
线，与进出水温度ｔ１和ｔ２有关，ＣＤ
线为空气操作线，Ｃ点对应为进塔空
气焓，Ｄ 点对应为出塔空气焓，ＣＤ
线取决于大气条件、气水比λ以及温

差。其中ｉ２＝ｉ１＋
ｃｗΔｔ
Ｋλ

，ｔｍ为平均温度，ｉｍ＝
ｉ１＋ｉ２
２
。

５２３　冷却塔的性能
冷却塔淋水填料的性能主要包括两个方面，即热力特性和阻力特性。

５２３１　冷却塔淋水填料的热力特性
与含湿量差有关的淋水填料的容积散质系数βＸＶ反映的是淋水装置的散热

能力，它取决于填料的材料、构造、尺寸、布置、高度等；也与水力条件 （淋
水密度ｑ）、空气动力条件 （风量ｇ）、水温 （ｔ１）及气象参数 （τ、θ）等有关。
国内外多采用下式计算βＸＶ［ｋｇ／（ｍ３·ｈ）］：

βＸＶ＝Ａｇｍｑｎ （５８）
式中　 ｇ———空气流量密度，ｋｇ／（ｍ２·ｈ）；

ｑ———淋水密度，ｋｇ／（ｍ２·ｈ）；

Ａ、ｍ、ｎ———试验常数。
特性数Ｎ′可表示为：

Ｎ′＝Ａ（ｇ／ｑ）ｍ＝Ａλｍ （５９）
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式中　λ———气、水流量比，λ＝ｇ／ｑ；

Ａ、ｍ———淋水填料的试验常数。
式 （５９）表明，特性数Ｎ′可近似地表示为λ的单值函数。
不同淋水填料的热力特性，可由式 （５９）和式 （５８）表达。通过模拟塔

或生产性塔试验求得Ａ、ｍ等参数，就可绘出热力特性曲线。

５２３２　冷却塔淋水填料的阻力特性
淋水填料中的风压损失，不仅随风速而变化，而且也和淋水密度有关，可

以下式表达。
Δｐ
ρ１ｇ

＝Ａｖｎｍ （５１０）

式中　Δｐ———淋水填料中的风压损失，Ｐａ；

ρ１———进塔空气密度，ｋｇ／ｍ３；

ｇ———重力加速度，ｍ／ｓ２；

ｖｍ———淋水填料中的平均风速，ｍ／ｓ；

Ａ、ｎ———与淋水密度ｑ有关的试验系数。
表５１为各种淋水填料模拟塔的性能，图５４和图５５分别为各种淋水填

料模拟塔的热力特性曲线和阻力特性曲线。

表５１　各种淋水填料模拟塔的性能

编

号
填料形式 填料规格

淋水

填料

高度

／ｍ

尾部

高度

／ｍ

特性数

Ｎ＝Ａλｍ
容积散质系数

βＸＶ＝Ａｇｍｑｎ

Δｐ
ρ１ｇ
／［Ｐａ

／（Ｎ／ｍ３）］

当ｖｍ＝１５
ｍ／ｓ时

Δｐ
ρ１ｇ
／［Ｐａ

／（Ｎ／ｍ３）］

１ 塑料折波 二层错排 １０ ４８ Ｎ＝１５７λ０５７βＸＶ＝３５１０ｇ０５４ｑ０４３ ０９２ｖ２０１ｍ ２０９

２ 塑料梯形波 Ｔ２５－６０° １０ ４８ Ｎ＝１７１λ０５８βＸＶ＝４１００ｇ０５１ｑ０３９ ０７９ｖ１９７ｍ １７５

３ 塑料斜波 ５０×２０－６０° １０ ４８ Ｎ＝１５９λ０６７βＸＶ＝４８９１ｇ０５３ｑ０２５ ０５ｖ２２９ｍ １２６

４ 塑料人字形 二层错排 １０ ４８ Ｎ＝１６３λ０６１βＸＶ＝３１４２ｇ０６２ｑ０４１ ０７６ｖ２０５ｍ １７４

５ 塑料格网 １６×４５－５０ １５５ ５８ Ｎ＝１４３λ０４３βＸＶ＝１５４０ｇ０４６ｑ０５８ ０６５ｖ１５５ｍ １２１

６ 水泥格网 １６×５０－５０ １５５ ５８ Ｎ＝１６３λ０４９βＸＶ＝２１９６ｇ０４４ｑ０４８ １０７ｖ１８１ｍ ２２２

７ 塑料斜梯波 二层错排 １０ ４８ Ｎ＝１６０λ０６４βＸＶ＝２９９６ｇ０７８ｑ０４５ ０７５ｖ２０７ｍ １７３

８ 塑料复合波 二层 １０ ４８ Ｎ＝１６９λ０６２βＸＶ＝３６１６ｇ０６５ｑ０４２ ０７ｖ１８６ｍ １４８

９ 塑料斜波 ３５×１５－６０° １２ ４８ Ｎ＝１６８λ０８５βＸＶ＝２９７２ｇ１２４ｑ０２７ ０７８ｖ２３２ｍ ２００

１０ 塑料蜂窝 四层错排９０° １６ ４８ Ｎ＝１４１λ０５５βＸＶ＝１１８２ｇ０７６ｑ０５３ ０４３ｖ１５７ｍ ０８５

１１ 塑料折波 三层错排 １２ ４８ Ｎ＝１５７λ０４７βＸＶ＝２３７０ｇ０９７ｑ０４０ ０９ｖ２２９ｍ ２５

注：１编号１～６试验参数变化范围：ｑ＝４～１２ｍ３／（ｍ２·ｈ），ｖｍ＝０８～２５ｍ／ｓ，θ１＝２８～３５℃，

τ１＝２３～２６℃，ｔ１＝４１５～４２５℃，ｔ２＝３２０６～３２４３℃。

２编号７～１１试验参数变化范围：ｑ＝４～１２ｍ３／（ｍ２·ｈ），ｖｍ＝０７７～２ｍ／ｓ，θ１＝２９１～３４３℃，

τ１＝２３１～２６４５℃，ｔ１＝４１１～４４５℃，ｔ２＝２５２９～３６２９℃，ｐ＝９６～９９ｋＰａ。

３表５１中Ｎ＝Ａλｍ 及Δｐ／（ρ１ｇ）＝Ａｖ
ｎ
ｍ 相应的关系曲线，见图５４和图５５。
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图５４　各种淋水填料热力特性曲线

５２３３　冷却塔的设计工作点
先选定几个气水比λｉ，求出相应的特性数 Ｎ′，以气水比λ为横坐标、

Ｎ′为纵坐标，可得出冷却塔的特性曲线，见图５６。然后在同一图上绘出交
换数曲线Ｎ＝ｆ（λ），两线交于Ｐ点，即为冷却塔的设计工作点，该点的λＤ
即为设计点气水比。在此气水比时，冷却塔的冷却能力正好与设计要求相适
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图５５　各种淋水填料阻力特性曲线

图５６　工作点的确定

应。同时，因水流量Ｑ已由工艺操作条件确定，故空气流量Ｇ亦可求出。

５３　冷却塔的设计与计算

５３１　机械通风冷却塔的设计

５３１１　冷却塔进风口的设计
横流式冷却塔进风口的高度与宽度即为冷却塔淋水装置的高度与宽度。进
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风口的风速即为淋水填料装置的风速，进风口设计风速一般为２～３ｍ／ｓ。对于
逆流式冷却塔，较大的进风口面积，较低的进风口风速，有利于逆流塔淋水断
面上气流的均匀分布。其进风口设计风速取值一般为３～４ｍ／ｓ，当大型逆流冷却
塔进风口设计风速大于４ｍ／ｓ时，为改善流场，一般在进风口上沿增设导流板。
为防止淋水外溅，减少外界灰尘和杂物进入塔内及改善气流流场，常在抽

风式冷却塔的进风口设置向塔内倾斜的进风百叶窗板。板平面与水平面夹角常
用４５°。百叶窗板层数一般取６～１０，百叶窗板的宽度，则取决于进风口高度，
小塔常用１５０～３００ｍｍ，大塔常用７５０～１０００ｍｍ。
逆流塔百叶窗柱一般都垂直布置，横流冷却塔进风百叶窗柱则随淋水倾斜

而倾斜，柱中心线与垂直线的夹角，对于点滴式填料一般取９°～１１°，对于薄
膜式填料一般取５°～６°。
对于进风口不设进风百叶窗板的逆流冷却塔，为防止气流横穿塔内，将淋

水带出塔外，必须在塔内设置隔风墙，同时应考虑适当放大集水池，防止水溅
出塔外。

５３１２　淋水填料
淋水填料装置的设计，对于浊度小于２０ｍｇ／Ｌ的清循环水，一般设计都选

用薄膜式填料。对于水浊度较大或者水中含有较多菌藻、黏泥、纤维等杂质，
容易造成填料堵塞的循环水，则宜选用点滴式填料。
对于标准型逆流冷却塔薄膜填料常用高度为１ｍ。工业型逆流冷却塔薄膜

填料常用高度１～１５ｍ。点滴式填料常用高度为１５～２ｍ。逆流冷却塔淋水密
度设计常用值为１０～１５ｔ／（ｍ２·ｈ）。淋水断面常用设计风速为２～３ｍ／ｓ。根据
上述推荐范围以及拟选用的填料性能，即可初定逆流冷却塔淋水填料装置的尺
寸，然后进行冷却塔热力与阻力性能的复核与计算。
决定横流淋水填料装置尺寸的主要因素一是淋水密度，另一个是填料段风

速。对于点滴填料来说，横流淋水填料装置的淋水密度设计常用值是２０～
３０ｔ／（ｍ２·ｈ），填料段风速设计常用值是２５～３５ｍ／ｓ。对于薄膜填料来说，
横流淋水填料装置的淋水密度设计常用值是３０～４５ｔ／（ｍ２·ｈ），填料段风速设
计常用值是２～３ｍ／ｓ。横流冷却塔两侧的淋水填料装置，它的高度与宽度即进
风口面积决定了填料淋水段风速。它的宽度与深度即配水池的面积决定了填料
装置的淋水密度。填料淋水段的风速是产生填料阻力损失的主要因素，对于低
阻力填料，例如点滴填料可采用较高的设计风速，对于高阻力填料例如小片薄
膜填料宜设计较低的风速。由于在横流淋水填料装置中，淋水密度对阻力的影
响没有逆流淋水装置那么大，而填料热力特性是随淋水密度的增大而增加的，
因此，设计中应尽量采用较大的淋水密度值。根据焓差理论，焓差越大，散热
降温效果越好，在横流淋水填料装置中，淋水与空气的焓差是从上到下，从外
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向里逐渐缩小。因此，填料装置越高、越深对提高散热降温效果越不利。从这
一点来说，当进风口面积不变时，增加塔宽、降低塔高有利于提高塔的散热降
温效果。但不利的是会增加塔的占地面积。根据上述推荐的设计取值范围以及
考虑因素初定横流淋水装置的尺寸后，同样应对冷却塔进行热力与阻力性能的
复核与计算，并根据计算结果对原设计尺寸进行调整，直至较佳为止。
对于逆流冷却塔设计，选用填料后只要冷却塔设计的填料高度与试验模拟

塔一致，那么模拟塔试验数据就可直接用于设计。但对于横流冷却塔来说，由
于淋水填料装置的尺寸变化范围较大，高、宽、深组合变化繁多，很难有相同
比例的模拟塔试验数据供直接应用，因此，在横流淋水装置设计时，虽然模拟
塔填料尺寸不同，但只要试验参数取值范围与设计工况基本一致，淋水填料装
置的高、宽、深比例大致接近，那么，从试验模拟塔得到的填料热力性能值，
还是可以用于设计的。
由于模拟试验装置测得的填料性能是在比较理想的试验条件下得到的，在

实塔中，除了填料装置尺寸变化外，其他各种外部条件例如配水、进风可能都
不如试验条件那么好，所以填料热力特性的设计值，根据塔的大小及填料品种
的不同，可取性能试验值乘以０８～０９的折减系数后所得的值。

５３１３　配水系统
对配水系统的设计要求是供水压力低，压力分布均匀，通风阻力小，运行

可靠，维护简单。配水系统设计流量范围为冷却水量的８０％～１１０％。配水管
流速采用１～１５ｍ／ｓ，配水系统总阻力宜小于５ｋＰａ。
对于单位处理水量５００ｍ３／ｈ以下的中小型圆形逆流式冷却塔，较多采用旋转

布水器配水系统。该配水系统的优点是布水均匀，供水压力低。缺点是布水间断，
布水孔 （或布水缝）容易堵塞，维护困难。布水管开孔面积计算时，可取流量系数
为０８。管上开孔布置应符合等淋水密度原则。布水孔出口压力设计值２ｋＰａ。
对于中小型方形逆流冷却塔及大型逆流冷却塔一般都采用管式配水系统。配

水管材质最常用的是碳钢管，但目前玻璃钢管、ＰＶＣ管及玻璃钢ＰＶＣ复合管的使
用已越来越多，其优点逐渐被人们所认识。管式布水所用的喷头常用的有ＡＢＳ材
质的反射喷头、单旋流喷头及三溅式喷头。单旋流喷头的优点是布水均匀，水滴
小，缺点是通道小易堵塞，要求供水压力为５０～７０ｋＰａ，喷头实测流量系数约为

０６５。反射型喷头和三溅式喷头都属于低压喷头，要求的供水压力仅为５～１０ｋＰａ。
该类喷头优点是通道大，不会堵塞，缺点是水滴大。流量系数都在０９～０９５。根
据喷头出口直径及出口压力可计算每个喷头的布水量。计算公式为：

Ｑ＝３６００μｆ ２ｇ槡 Ｈ （５１１）
式中　Ｑ———单个喷头布水量，ｔ／ｈ；

μ———流量系数；
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ｆ———喷头出口面积，ｍ２；

ｇ———重力加速度，９８１ｍ／ｓ２；

Ｈ———喷头出口水压头，ｍＨ２Ｏ （１ｍＨ２Ｏ＝９８０６６５ｋＰａ）。
单塔处理水量除以单个喷头布水量即为单塔所需喷头数。单塔淋水面积除

以单塔喷头数即为单个喷头的布水面积，面积开方值即为喷头间距。喷头至填
料顶面的距离取决于单个喷头喷淋外径，喷头的喷淋半径一般应大于喷头的间
距，这样可以较好地保证布水的均匀性。
横流塔一般采用池式配水系统，池式配水系统由配水池、消能器及布水喷

头三部分组成。消能器的作用是消耗进水动能，使进水能平缓流进水池，在水
池形成稳定的积水高度。对钢结构横流冷却塔配水池高度一般取２００～
２５０ｍｍ，设计计算积水高度一般取１２０～１６０ｍｍ，溢水口高度一般在计算积水
高度上加５０ｍｍ。对于混凝土结构的横流冷却塔，配水池高度一般取３００～
４００ｍｍ，设计计算积水高度一般取１５０～２００ｍｍ。池式配水多采用的是喷头布
水，目前常用的喷头是三溅式喷头或靶式喷头。根据选用喷头的口径、流量系
数及设计积水高度，按式 （５１１）计算单个喷头的流量，再按淋水面积进而计
算喷头间距。

５３１４　收水器
目前横、逆流冷却塔普遍使用的是弧形收水器。这种收水器收水效率高，

阻力小。它的材质可以是玻璃钢，也可以是ＰＶＣ。当风速２５ｍ／ｓ时，收水效率
可达９９％。片距为３０ｍｍ时阻力为４Ｐａ，片距为４５ｍｍ时阻力为６～７Ｐａ。收水
器收水效率随风速的提高而提高，收水器的阻力随风速的提高而成平方比增加。

５３１５　风机
冷却塔风机的设计风量是由冷却塔工艺设计热力特性计算所要求的气水比

决定的，风机的设计全压是由冷却塔工艺设计阻力特性计算所决定的。风机配
用电机功率是根据设计风量、设计风机全压以及风机气动效率、机械传动效
率、电机效率等计算确定的。大量现场实测数据表明，较成熟的风机的气动效
率实测一般都在０７～０８之间。

５３１６　风筒与导流圈
冷却塔风筒分为两类，一类是动能回收型风筒，另一类是动能不回收型

风筒。
风机旋转平面的动压计算公式如下：

ｐ′Ｄ＝ρ
ａＶ２Ｃ
２

（５１２）

式中　ｐ′Ｄ———旋转平面动压，Ｐａ；

ρａ———空气密度，ｋｇ／ｍ３；
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ＶＣ———旋转平面平均风速，ｍ／ｓ，ＶＣ＝Ｇ／（３６００Ｆｊ）；

Ｇ———风量，ｍ３／ｈ；

Ｆｊ———扣除叶毂面积后的净风面积，ｍ２。
当旋转平面平均风速ＶＣ小于７ｍ／ｓ，或旋转平面动压ｐ′Ｄ小于３０Ｐａ时，一

般可以不考虑动压回压，对于中小型横流及逆流冷却塔都属此例。
对于方形淋水断面的逆流塔以及中部气室顶标高高于配水池平面的横流

塔，当塔内气流从方形截面过渡到较小的圆形风筒入口时，会在上部四个角形
成四个涡流区，损耗能量，增加塔内阻力。为了消除这四个涡流区，一般可在
塔内设置一个天圆地方的玻璃钢导流圈。导流圈高度一般按下式计算：

ＨＤ＝（０３５～０５）（ＤＤ－ＤＸ） （５１３）
式中　ＨＤ———导流圈高度，ｍｍ；

ＤＸ———风筒下口直径，ｍｍ；

ＤＤ———矩形截面当量直径，ｍｍ，ＤＤ＝槡ＡＢ；
ＡＢ———矩形淋水断面边长，ｍｍ。
对中小型圆形逆流冷却塔，一般无风筒扩散段，它的风筒收缩段与导流圈

也合二为一，因而风筒只剩下一个较矮的平直段。它的导流收缩段从淋水段一
个大圆过渡到风机直径一个小圆，一般设计都采用均匀流线型。

５３２　逆流式冷却塔的热力计算及应用
在氧化铝厂及热电厂的设计中，常常会遇到较大的循环冷却水量，如：某

平果铝厂一期工程的蒸发车间循环冷却水量为２９００ｍ３／ｈ，该厂汽轮发电机组
循环冷却水量为６０００～７０００ｍ３／ｈ；云南铝厂余热发电循环冷却水量为

２１００ｍ３／ｈ；贵州铝厂热电循环水量为１４０００ｍ３／ｈ。在冷却塔选择时，行业内
以热性能好、冷效高、整塔稳定性好、占地面积小为主要特点的钢筋混凝土框
架逆流式玻璃钢风筒冷却塔为首选。在平果铝厂一期蒸发车间循环水采用了四
台Ｌ４７型风机冷却塔；平果铝厂汽轮发电机循环水采用了三台Ｌ８５型风机
冷却塔；云南铝厂余热发电循环水采用了三台Ｌ４７型风机冷却塔；在贵州铝
厂热电循环水采用了五台Ｌ８５型风机冷却塔。在冷却塔的选择确定中，最重
要也是最困难的是热力计算，以计算结果为依据综合当地的具体条件，冷却水
的要求，最终确定冷却塔的型式。

５３２１　计算采用公式
一般热力计算必备的基础资料有：根据用户要求的设计冷却水量；当地的

干球温度θ（℃）（平均每年超过最热５天的昼夜平均值）；当地的湿球温度τ
（℃）（平均每年超过最热５天的昼夜平均值）；循环水进塔温度ｔ１（℃）；循环
水出塔温度ｔ２（℃）；当地的大气压力ｐ（Ｐａ）。
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根据 《给水排水设计手册》的相关章节，计算有如下几个步骤。
（１）由干、湿球温度及大气压力计算进塔空气相对湿度 （φ）

φ＝
ｐ″τ－００００６６２ｐ（θ－τ）

ｐ″θ
（５１４）

式中　θ、τ———湿空气的干球、湿球温度，℃；

ｐ″θ、ｐ″τ———相当于θ和τ的饱和水蒸气压力，ｋＰａ；

ｐ———大气压力，ｋＰａ。
（２）计算进塔空气密度 （ρ１，ｋｇ／ｍ３）

ρ１＝
ｐ－φｐ″ｑ

２８７１４（２７３＋θ）＋
φｐ″ｑ

４６１５３（２７３＋θ）
（５１５）

式中　ｐ″ｑ———同温度下饱和蒸气压力，ｋＰａ；
其余符号同前。
当温度θ＝０～１００℃及通常的气压范围内时，φｐ″ｑ可按纪利公式计算。

ｌｇｐ″ｑ＝００１４１９６６－３１４２３０５
１０３
Ｔ －

１０３（ ）３７３１５ ＋８２ｌｇ
３７３１５（ ）Ｔ －

０００２４８０４（３７３１５－Ｔ） （５１６）
式中　Ｔ———绝对温度，Ｋ，Ｔ＝２７３１５＋θ；

θ———空气的温度，℃。
利用纪利公式算出的ｐ″ｑ的单位是ｋｇｆ／ｃｍ２，应注意化为ｋＰａ（１ｋｇｆ／ｃｍ２＝

９８０６６５×１０４Ｐａ）。
（３）计算进塔空气焓 （ｉ１，ｋＪ／ｋｇ）

ｉ１＝１００５θ＋０６２２（２５００８＋１８４２θ）φｐ
″ｑ

ｐ－φｐ″ｑ
（５１７）

实际计算中，空气含热量 （ｉ）可查图５７。
（４）计算不同水温时饱和空气焓 （ｉ″１、ｉ″２、ｉ″ｍ，ｋＪ／ｋｇ）

ｉ″＝１００５θ＋０６２２（２５００８＋１８４２θ）ｐ
″ｑ

ｐ－ｐ″ｑ
（５１８）

（５）计算蒸发水量带走热量系数 （Ｋ）

Ｋ＝１－ｃｗｔ２γｍ
（５１９）

式中　γｍ———水的汽化热，ｋＪ／ｋｇ；

ｃｗ———水的比热容，ｋＪ／（ｋｇ·℃）；

ｔ２———循环水出塔温度，℃。
由于γｍ一般变化不大，计算时常采用出塔水温ｔ２℃时的汽化热。生产中，

Ｋ 值按下列经验式计算。

Ｋ＝１－ ｔ２
５８６－０５６（ｔ２－２０）
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图５７　空气含热量计算图 （θ＝１０～７５℃）

（６）计算出塔空气焓 （ｉ２，ｋＪ／ｋｇ）

ｉ２＝ｉ１＋
ｃｗΔｔ
Ｋλ

（５２０）

式中　Δｔ———进、出塔水温差，℃；

λ———气水比。
（７）根据出塔空气焓计算气水比

Ｎ＝ｃｗΔｔ６Ｋ
１

ｉ″１－ｉ２＋
４

ｉ″ｍ－ｉｍ＋
１

ｉ″２－ｉ（ ）１ （５２１）

式中　ｉｍ———ｉ１＋ｉ２的平均值，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ″ｍ———水温ｔｍ＝
ｔ１＋ｔ２
２
时的饱和空气焓，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ″１－ｉ２———进水温度下的饱和空气焓与排出塔的空气焓的差，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ″ｍ－ｉｍ———进出水平均温度下的饱和空气焓与进出塔的空气焓的差，ｋＪ／ｋｇ；

ｉ″２－ｉ１———出水温度下的饱和空气焓与进入塔的空气焓的差，ｋＪ／ｋｇ；
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其余符号同前。
根据式 （５９）求得气水比λ。
（８）根据气水比λ求得淋水密度ｑ。
在上述计算过程中气水比λ是冷却塔热力计算中的关键，有了气水比可以

在已知冷却水量的条件下，求得所需冷却塔；在已知冷却塔的条件下，求得冷
却塔的冷却能力。

５３２２　气水比计算工程实例
（１）在平果铝厂的计算中，当地的干球温度θ＝３０４℃，当地的湿球温度

τ＝２８℃，当地的大气压力为７５０ｍｍＨｇ。计算气水比见表５２。

表５２　平果铝厂气水比计算结果

冷幅／℃ 温差／℃ 气水比 冷幅／℃ 温差／℃ 气水比

２ ５ １０９ ５ ５ ０５１
２ ７ １２７ ５ ７ ０６２
２ ９ １４１ ５ ９ ０７１
２ １１ １５２ ５ １１ ０７７
２ １３ １６１ ５ １３ ０８３
２ １５ １６８ ５ １５ ０８８
２ １７ １７４ ５ １７ ０９１
３ ５ ０７９ ７ ５ ０２４
３ ７ ０９４ ７ ７ ０４６
３ ９ １０５ ７ ９ ０５２
３ １１ １１４ ７ １１ ０５８
３ １３ １２１ ７ １３ ０６２
３ １５ １２７ ７ １５ ０６６
３ １７ １３２ ７ １７ ０６９

（２）在云南铝厂工程计算中，当地的干球温度θ＝２４４℃，当地的湿球温
度τ＝１９９℃，当地的大气压力为６０６ｍｍＨｇ。计算气水比见表５３。

表５３　云南铝厂气水比计算结果

冷幅／℃ 温差／℃ 气水比 冷幅／℃ 温差／℃ 气水比

２ ５ １４７ ５ ５ ０６７
２ ７ １７ ５ ７ ０８２
２ ９ １８９ ５ ９ ０９４
２ １１ ２０３ ５ １１ １０３
２ １３ ２１６ ５ １３ １１１
２ １５ ２２６ ５ １５ １１７
２ １７ ２３４ ５ １７ １２３
３ ５ １０４ ７ ５ ０４７
３ ７ １２４ ７ ７ ０６０
３ ９ １４０ ７ ９ ０６９
３ １１ １５３ ７ １１ ０７７
３ １３ １６３ ７ １３ ０８３
３ １５ １７２ ７ １５ ０８８
３ １７ １７９ ７ １７ ０９３
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（３）在贵州铝厂工程计算中，当地的干球温度θ＝２７５℃，当地的湿球温
度τ＝２３℃，当地的大气压力为６６５６ｍｍＨｇ。计算气水比见表５４。

表５４　贵州铝厂气水比计算结果

冷幅／℃ 温差／℃ 气水比 冷幅／℃ 温差／℃ 气水比

２ ５ １２４ ５ ５ ０５９

２ ７ １４６ ５ ７ ０７１

２ ９ １６２ ５ ９ ０８１

２ １１ １７４ ５ １１ ０８９

２ １３ １８５ ５ １３ ０９５

２ １５ １９３ ５ １５ １０１

２ １７ ２０ ５ １７ １０５

３ ５ ０９ ７ ５ ０４２

３ ７ １０７ ７ ７ ０５２

３ ９ １２１ ７ ９ ０６０

３ １１ １３１ ７ １１ ０６６

３ １３ １４０ ７ １３ ０７１

３ １５ １４７ ７ １５ ０７６

３ １７ １５３ ７ １７ ０７９

以上计算均以梯形斜波为例，其热性能参数如下。

Ｎ′＝１６５λ０６９

βＸＶ＝２１９０ｇ０６６ｑ０２８

而一般气水比λ值的范围见表５５。

表５５　气水比λ值的范围

Δｔ／℃ ３ ５ １０ １５

λ ０３～０７ ０５～０９ ０９～１２ １２～２１

５３２３　气水比与气象参数的相关分析
实际工程中是通过计算获得冷却塔的实际冷却能力，同时获得一定的影响

因素间相关联规律。广西、云南、贵州三种截然不同的气象条件所得计算结果
差异是非常大的，但同时又有一定的规律性。

（１）同样冷幅条件下，气水比随温差的变化规律如图５８所示。
由图５８可以看出：冷幅相同时，温差越大气水比越大，越不易冷却；冷

幅相同，温差相同，以平果铝厂气象条件下计算的气水比最小，最易冷却；以
云南铝厂气象条件下计算的气水比最大，最不易冷却。

（２）同样温差条件下，气水比随出水温度 （ｔ２）的变化规律如图５９
所示。
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图５８　温差与气水比的关系

图５９　出水温度与气水比的关系

由图５９可以看出：温差相同时，出水温度越高，气水比越小，越易冷
却；出水温度相同时，以平果铝厂气象条件下计算的气水比最大，最不易冷
却；以云南铝厂气象条件下计算的气水比最小，最易冷却。

（３）由上述，大气压力越大，越不易冷却。相对湿度越大，越不易冷却。
综上可以看出，冷却塔的计算取决于当地的气候条件，冷幅相同，温差相

同，湿球温度低时气水比较小，容易冷却；但在工程应用中，常要求供水温度
满足设备要求，即出水温度不变，湿球温度高时气水比较大，不易冷却；同
时，当冷幅较小时，气水比的理论计算值偏大，当冷幅较大时，气水比的理论
计算值偏小。适宜选择的冷幅范围是３～５℃。

５３３　逆流机械通风冷却塔设计实例
已知条件：热水流量Ｑ＝４２００ｍ３／ｈ、ｔ１＝４０２５℃、ｔ２＝３２℃，根据保证

率 ９０％，求 得 当 地 气 象 参 数：θ＝２５７℃、τ＝２２８℃、φ ＝８０％，
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ｐ＝９９３ｋＰａ。
求冷却塔的段数、单间面积和风机容量。
解：选用三层错排塑料折波淋水填料，填料高为１２００ｍｍ，尾高Ｚ＝

４８ｍ，其热力、阻力特性如图５４、图５５，Ｎ＝１５７λ０７４，Δｐ
ρ１ｇ

＝０９ｖ２２９ｍ 。

（１）热力计算

① 求不同λｉ时的ｎｉ值

Δｔ＝４０２５－３２＝８２５（℃）＜１５℃
按下式计算Ｎ 值。

Ｎ＝ｃｗΔｔ６Ｋ ×
１

ｉ″２－ｉ１＋
４

ｉ″ｍ－ｉｍ＋
１

ｉ″１－ｉ（ ）２
由表５５可知，当Δｔ＝８２５℃时，λ在０５～１２范围内。选λ＝０４５、

０６、０９三组。
按式 （５４）计算Ｋ 值。

Ｋ＝１－ ｔ２
５８６－０５６（ｔ２－２０）＝１－

３２
５８６－０５６（３２－２０）＝０９４５

ｔｍ＝
ｔ１＋ｔ２
２ ＝４０２５＋３２２ ＝３６１３（℃）

由τ＝２２８℃，φ＝１，ｐ＝９９３ｋＰａ，查图５７，得ｉ１＝６９ｋＪ／ｋｇ；同样，由

ｐ、φ＝１，ｔ１和ｔ２查图５７，求得ｉ″　１＝１７１ｋＪ／ｋｇ，ｉ″　２＝１１２３ｋＪ／ｋｇ。

由 式 （５１６） 求 得 ｉ２ ＝ｉ１ ＋
ｃｗΔｔ
Ｋλ

，ｉｍ ＝
ｉ１＋ｉ２
２
， 计 算 １

ｉ″２－ｉ１
、

１
ｉ″１－ｉ２

、 １
ｉ″ｍ－ｉｍ

。

按式 （５１７）计算Ｎ 值。

Ｎ＝ｃｗΔｔ６Ｋ ×
１

ｉ″２－ｉ１＋
４

ｉ″ｍ－ｉｍ＋
１

ｉ″１－ｉ（ ）２
按λ＝０４５、０６、０９三种情况求出相应的 Ｎ 值，列于表５６ ［ｃｗ＝

４１８６８ｋＪ／（ｋｇ·℃）］。

表５６　Ｎ值计算

序 号 条　件 ｔ／℃
ｉ″（ｐ＝９３３ｋＰａ）
／（ｋＪ／ｋｇ）

ｉ′（ｐ＝９３３ｋＰａ）
／（ｋＪ／ｋｇ）

ｉ″－ｉ
／（ｋＪ／ｋｇ）

１
ｉ″－ｉ Ｎ

１
λ＝０４５
Δｔ＝８２５
Ｋ＝０９４５

ｔ２
ｔｍ
ｔ１

３２
３６１３
４０２５

ｉ″２
ｉ″ｍ
ｉ″１

１１２３
１３８７
１７１０

ｉ１
ｉｍ
ｉ２

６９
１０９６
１５０２

ｉ″２－ｉ１
ｉ″ｍ－ｉｍ
ｉ″１－ｉ２

４３３
３３２
２０８

００２３１
００３０
００４８

１１６
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续表

序 号 条　件 ｔ／℃
ｉ″（ｐ＝９３３ｋＰａ）
／（ｋＪ／ｋｇ）

ｉ′（ｐ＝９３３ｋＰａ）
／（ｋＪ／ｋｇ）

ｉ″－ｉ
／（ｋＪ／ｋｇ）

１
ｉ″－ｉ Ｎ

２
λ＝０６
Δｔ＝８２５
Ｋ＝０９４５

ｔ２
ｔｍ
ｔ１

３２
３６１３
４０２５

ｉ″２
ｉ″ｍ
ｉ″１

１１２３
１３８７
１７１０

ｉ１
ｉｍ
ｉ２

６９
９９５
１２９９

ｉ″２－ｉ１
ｉ″ｍ－ｉｍ
ｉ″１－ｉ２

４３３
３９２
４１１

００２３１
００２５５
００２４４

０９１

３
λ＝０９
Δｔ＝８２５
Ｋ＝０９４５

ｔ２
ｔｍ
ｔ１

３２
３６１３
４０２５

ｉ″２
ｉ″ｍ
ｉ″１

１１２３
１３８７
１７１０

ｉ１
ｉｍ
ｉ２

６９
８９３
１０９６

ｉ″２－ｉ１
ｉ″ｍ－ｉｍ
ｉ″１－ｉ２

４３３
４９４
６１４

００２３１
００２０２
００１６３

０７３

② 求气水比 （λＤ）　按表５６求得λ值与其对应的Ｎ 值，即λ１＝０４５时

Ｎ１＝１１６，λ２＝０６时Ｎ２＝０９１，λ３＝０９时Ｎ３＝０７３，绘出Ｎ＝ｆ（λ）关
系曲线于图５４上，与第１１号曲线相交，从曲线１１与Ｎ＝ｆ（λ）曲线交点引
垂线得λＤ＝０５７。

③ 求进塔空气量

Ｇ＝λ０Ｑ＝０５７×４２００×１０３＝２３９４×１０３（ｋｇ／ｈ）
由θ＝２５７℃、φ＝８０％、ｐ＝９９３ｋＰａ查 《给水排水设计手册》（第４册），

得空气密度ρ＝１１５ｋｇ／ｍ３。
将Ｇ换算成体积流量，得

Ｇ′＝２２９４×１０３／（３６００×１１５）＝５７８（ｍ３／ｓ）

④ 求塔的面积和段数　设塔内平均风速为ｖｍ＝１７０ｍ／ｓ，则塔的总面积

Ｆ为：

Ｆ＝Ｇ′／ｖｍ＝５７８／１７０≈３４０（ｍ２）
如果采用５段，每段为８３×８３ｍ断面冷却塔，则每段的有效面积Ｆｉ＝

６８ｍ２ （扣去柱子占的面积）。塔的总有效面积为５×６８＝３４０（ｍ２）。
（２）空气动力计算

① 通风阻力计算　塔内湿空气的平均密度ρｍ＝０９８×１１５＝１１３（ｋｇ／ｍ３）
（０９８是考虑空气进入塔内，温度升高并且分布不均的系数）。
淋水密度：ｑ＝４２００／（５×６８）＝１２４［ｍ３／（ｍ２·ｈ）］；
每段塔的空气量：ｇ＝Ｇ′／５＝５７８／５＝１１６（ｍ３／ｓ）；
进风口面积：ＦＡ＝３５×８２＝２８７（ｍ２）；
淋水装置的截面积，等于塔内的横截面Ｆ１＝６８ｍ２；
除水器气流通过断面积Ｆ２＝５２ｍ２；
配水系统气流通过断面积Ｆ３＝５８ｍ２；
风筒收缩后断面积Ｆ４＝１７３４ｍ２；
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风筒出口断面积Ｆ５＝２１６ｍ２；
导风装置长度Ｌ＝４５ｍ。
各部分的通风阻力计算见表５７，得通风总阻力Ｈ＝６７３４Ｐａ。

表５７　通风阻力计算

序

号
部位名称 阻力系数ξｉ 风速ｖｉ／（ｍ／ｓ） Ｈｉ＝ξｉ

ρｍｖ
２
ｉ

２
／Ｐａ

１ 进风口 ξ１＝０５５
ｖ１ ＝ｇ／ＦＡ＝

１１６
２８７

＝０４

　Ｈ１ ＝０５５×
１１３×４０２

２
＝４９７

２ 导风装置
ξ２ ＝（０１＋００２５ｑ）Ｌ
＝（０１＋００２５×１３）×４５
＝１９１

ｖ２＝０５ｖ１＝２０
　Ｈ２ ＝１９１×

１１３×２０２
２

＝４３２

３
进入淋水填

料气流转弯ξ３
＝０５

ｖ３ ＝ｇ／Ｆ１＝
１１６
６８

＝１７１

　Ｈ３ ＝０５×
１１３×１７１２

２
＝０８３

４
折波淋水

填料
ｖ４＝１７０

　当ｑ＝１２４，ｖ＝１７０时查图

５５，Ｈ４／（ρｇ）＝３２，

　Ｈ４ ＝３２×１３１×９８１＝
４１１２　

５ 配水装置

ξ５＝ ０５＋１３ １－Ｆ３Ｆ（ ）
１

［ ］２ Ｆ１
Ｆ（ ）３

２

＝ ０５＋１３ １－５８（ ）６８［ ］２ × ６８（ ）５８
２

＝０７３

ｖ５＝
１１６
５８＝２０

　Ｈ５ ＝０７３×
１１３×２０２

２
＝１６５

６ 除水器

ξ６ ＝ ０５＋２ １－Ｆ２Ｆ（ ）１［ ］２ Ｆ１
Ｆ（ ）２

２

＝ ０５＋２ １－５２（ ）６８［ ］２ × ６８（ ）５２
２

＝１０４

ｖ６＝
１１６
５２＝２２３

　Ｈ６ ＝１０４×
１１３×２２３２

２
＝２９２

７
风机进风口

（渐缩管形）

ξ７＝ξ′７ １－
Ｆ４
Ｆ（ ）１ ＋ξｍ

当Ｌ／Ｄ０＝０４３，α＝１００°
查表５８，得

ξ′７＝０２４，Ｌ／Ｄ０见图５１０（ｂ）。

ξｍ ＝
λ １－

Ｆ４
Ｆ（ ）１［ ］２

８ｓｉｎα２

＝
００３ １－ １７３４（ ）６８［ ］２

８ｓｉｎ１００°２
＝０００５

ξ７＝０２４×０７５＋０００４＝０１９

ｖ７ ＝
１１６
１７３４
＝６６９

　Ｈ７ ＝０１９×
１１３×６６９２

２
＝４８０
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续表

序

号
部位名称 阻力系数ξｉ 风速ｖｉ／（ｍ／ｓ） Ｈｉ＝ξｉ

ρｍｖ
２
ｉ

２
／Ｐａ

８ 风筒出口

ξ８＝（１＋δ）ξｐ
δ为出口速度分布不均系数，查图

５１０（ａ），Ｌ／Ｄ０＝１，再查图５１１，δ＝
０４６；ξｐ查表５９，Ｌ／Ｄ０＝１时，α＝
１６°时ξｐ＝０５２

ξ８＝（１＋０４６）×０５２＝０７６

ｖ８ ＝
１１６
Ｆ５
＝１１６２１６

＝５３７

　Ｈ８ ＝０７６×
１１３×５３７２

２
＝１２３８

　∑
８

１
Ｈｉ＝６７３４Ｐａ

图５１０　风机进风口及出风口

（扩散筒）形状示意
（ａ）出风口 （扩散筒）；（ｂ）进风口为渐缩管形

图５１１　风筒内风速不均匀系数

表５８　风机进风口为渐缩管形的摩擦阻力系数ξ′０

Ｌ／Ｄ０
α／（°）

０ １０ ２０ ３０ ４０ ６０ １００ １４０ １８０

００２５ １０ ０９６ ０９３ ０９０ ０８６ ０８０ ０６９ ０５９ ０５０

００５０ １０ ０９３ ０８６ ０８０ ０７５ ０６７ ０５８ ０５３ ０５０

００７５ １０ ０８７ ０７５ ０６５ ０５８ ０５０ ０４８ ０４９ ０５０

０１００ １０ ０８０ ０６７ ０５５ ０４８ ０４１ ０４１ ０４４ ０５０

０１５０ １０ ０７６ ０５８ ０４３ ０３３ ０２５ ０２７ ０３８ ０５０

０２５０ １０ ０６８ ０４５ ０３０ ０２２ ０１７ ０２２ ０３４ ０５０

０６００ １０ ０４６ ０２７ ０１８ ０１４ ０１３ ０２１ ０３３ ０５０

１０００ １０ ０３２ ０２０ ０１４ ０１１ ０１０ ０１８ ０３０ ０５０

０９１



表５９　出风口阻力系数ξｐ

Ｌ／Ｄ０
α／（°）

２ ４ ８ １０ １２ １６ ２０ ２４

１０ ０８９ ０７９ ０６４ ０５９ ０５６ ０５２ ０５２ ０５５

１５ ０８４ ０７４ ０５３ ０４７ ０４５ ０４３ ０４５ ０５０

２０ ０８０ ０６３ ０４５ ０４０ ０３９ ０３８ ０４３ ０５０

２５ ０７６ ０５７ ０３９ ０３５ ０３４ ０３５ ０４２ ０５２

３０ ０７０ ０５２ ０３４ ０３１ ０３１ ０３４ ０４２ ０５３

② 通风机选择　将空气按密度ρ＝１２ｋｇ／ｍ３换算得：ＧＤ＝１１６×
１１５
１２０＝

１１１ｍ３／ｓ；根据ＧＤ＝１１１ｍ３／ｓ＝３９９６×１０４ｍ３／ｈ和Ｈ＝６７３４Ｐａ，从ＬＦ４７型
风机特性曲线可知，能满足要求。风机叶片角度α＝１０°时，相应的效率为η１＝
０８３，取机械效率η２＝０９，安全系数Ｋ＝１２，由下式计算得出电机功率为：

Ｎ＝ＧＤＨ
η１η２

Ｋ×１０－３＝１１１×６７３４０８３×０９×１２×１０
－３＝１２（ｋＷ）

５３４　冷却塔运行中存在的几个问题及其对策
某厂在空调制冷机上应用有一台６２５ｔ／ｈ横流式冷却塔、真空回潮机上应

用有两台ＧＢＮＬ３１００ｔ逆流式冷却塔、空压机及水环式真空泵上应用有两台

ＧＢＮＬ３３０ｔ逆流塔。冷却塔的运行中普遍存在一些问题。

５３４１　冷却塔布水不均匀
冷却塔布水方式一般有布水器、喷头和均匀小孔淋水方式几种。运行中常

出现布水器不旋转、喷头和小孔堵塞的情况，导致布水不均匀，填料上淋水密
度大小不一，使冷却塔运行效率低，直接影响主机的运行。如空压机循环水系
统冷却塔布水器不转后，冷却塔出水温度在３５～３８℃之间降不下来，空压机
活塞和气阀的温度上升至１１０℃左右，由此容易引发一、二级排气阀损坏甚至
活塞磨损等故障。解决办法可采用每年一次给布水器轴承加油，使其转动灵
活，清理堵塞的喷头和小孔。

５３４２　填料和导风板失效
目前冷却塔填料一般都选用斜梯形波填料片，横向增加了凸筋，水的再分

配能力大，阻力小，耐热性能好且阻燃。而导风板一般为玻璃钢材质。运行

２～３年后，填料间由于缝隙小，已积满了水垢等物，大大减小了淋水面积，导
风板变形或丢失。为此应该每三年检查一次填料和导风板，将冷却塔停运，待
内部干燥后敲打填料，清洗缝隙间水垢等物，将导风板调至倾斜６０°为好，约
可提高冷却塔效率１５％。
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５３４３　风扇电机保养不善
冷却塔风扇电机是冷却塔惟一的运转部件，级数一般为１２级，其主要特

点是防水性能好，建议每年加润滑油一次。但打开加油时，常因不注意其密封
性能，造成使用后电机进水而烧坏，应引起注意。冬天过后，天气转暖风扇再
开时，需对风扇电机进行维护保养。

５３４４　分隔损坏
该厂使用的６２５ｔ／ｈ横流塔分隔成６个单元，每个单元有一台风机独立进

出风。由于在检修风机时撞坏了分隔隔断，在春秋季节负荷低时，发生短路，
影响了冷却塔的效率。因此冷却塔的分隔不可缺少。

５３４５　冷却塔循环水的水质不稳
循环水在冷却塔的蒸发冷却中不断浓缩，除碳酸盐浓度增加外，其他的盐

类如氯化物硫酸盐的浓度也会增加，当Ｃｌ－和ＳＯ２－４ 浓度增加时，会加速对金
属的腐蚀；而冷却水中滋生的微生物和黏泥会黏附在换热器的传热表面，使负
荷下降。冷却水长期使用后会带来沉积物附着、金属腐蚀和微生物滋生的问
题。２００３年夏季该厂溴化锂吸收冷水机组就是因为循环冷却水腐蚀铜管导致
穿孔，造成机组进水。因为大多数冷却塔系统采用浮球阀补水，即水少了才补
水，而不采取主动或者有计划地补水。
为此必须采取相应的水质稳定处理措施，即采取主动加水和加药方式，保

证冷却塔安全、有效地运行。

５３４６　冷却塔飘水
冷却塔发生飘水问题一般是由于循环水量过大和风机风量偏大造成的。为

此应调节水泵出水口的阀门，减少冷却塔的进水量和调节风机叶片角度。

５４　冷却构筑物类型

冷却构筑物形式很多，根据热水与空气接触的控制方法的不同，冷却设备
可分为两大类，即冷却池和冷却塔。冷却池可分为天然冷却池及喷水冷却池两
种。在这两类冷却构筑物中，冷却塔形式最多，构造也最复杂。按循环供水系
统中的循环水与空气是否直接接触，冷却塔又分敞开式 （湿式）、密闭式 （干
式）和混合式 （干湿式）三种。在这三种冷却塔中，形式最多的又是敞开式
（湿式）冷却塔。

５４１　冷却池

５４１１　天然冷却池
热水流入工厂附近天然的湖泊或人工的水池水库，在水流过程中，除热水

与池中原有的水混合降温外，还借水面与空气接触的传导与蒸发散热，使水温
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降低得到冷却，这种冷却设备称为天然冷却池。水体水面一般分为如下两种。

① 水面面积有限的水体，包括水深小于３ｍ的浅水冷却池 （池塘、浅水
库、浅湖泊等）和水深大于４ｍ的深水冷却池 （深水库、湖泊等）。浅水冷却
池内水流以平面流为主，仅在局部地区产生微弱的温差异重流或完全不产生异
重流。深水冷却池内有明显和稳定的温差异重流。

② 水面面积很大的水体或水面面积相对于冷却水量是很大的水体，包括
河道、大型湖泊、海湾等。

５４１２　喷水冷却池
喷水冷却池是利用喷嘴喷水进行冷却的敞开式水池 （见图５１２、图

５１３），在池上布置配水管系统，管上装有喷嘴。压力水经喷嘴 （喷嘴前压
力４９～６９ｋＰａ）向上喷出，喷散成均匀散开的小水滴，使水和空气的接触面
积增大，同时使小水滴在以高速 （流速６～１２ｍ／ｓ）向上喷射而后又降落的
过程中，有足够的时间与周围空气接触，改善了蒸发与传导的散热条件。影
响喷水池冷却效果的因素是：喷嘴形式和布置方式、水压、风速、风向、气
象条件等。

图５１２　喷水池示意

图５１３　喷水池平面示意
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喷水池一般均采用矩形，池的长边应尽可能垂直于夏季主导风向，这样便
于新鲜空气流近喷出口的水滴，提高冷却效果。同时也要考虑使其位于重要建
筑物冬季主导风向的下侧，以免形成水雾及冰凌的危害。小型喷水池也可以采
用圆形。
喷水池上的喷头形式很多，最好选用在同一水压下，喷水量大、喷洒均

匀、水滴较小、不易堵塞、节省材料及加工简单的形式。一般常见的有渐伸
式、瓶式、杯式等喷头。
喷头喷洒水量和水压力间的关系可用下式来计算：

ｑ＝ 槡Ａ Ｈ （５２２）

式中　ｑ———喷头的喷出水量，ｍ３／ｈ；

Ｈ———喷头前的水压力，ｍ；

Ａ———流量系数。

５４２　湿式冷却塔
在冷却塔内，热水从上向下喷散成水滴或水膜，空气由下而上或水平。方

向在塔内流动，在流动过程中，水与空气间进行传热和传质，水温随之下降。
湿式冷却塔类型见表５１０与图５１４。

表５１０　湿式冷却塔分类

冷却塔

自然通风

开放式
喷水式｛ ｝点滴式

横流式（１）（２）

风筒式（塔式）
点滴式｝薄膜式

逆流式（３）或横流式（４）

点滴薄膜式———逆流式（３
烅
烄

烆

烅
烄

烆
）

机械通风

鼓风式

点滴式

薄膜式烅
烄

烆
烍
烌

烎点滴薄膜式

逆流式（５）

抽风式

点滴式｝薄膜式
逆流式（６）或横流式（７）

点滴薄膜式———逆流式（６
烅
烄

烆

烅
烄

烆
）

混合通风———塔式加鼓风式
点滴式

薄膜式｛ ｝
点滴薄膜式

逆流式（８

烅

烄

烆 ）

注：表中湿式冷却塔类型 （１）～（８）见图５１４（ａ）～（ｈ）。

按塔的构造及空气流动的控制情况，可分为自然通风冷却塔及机械通风冷
却塔。

５４２１　自然通风冷却塔
自然通风冷却塔可分为开放式及风筒式两种。
（１）开放式冷却塔　开放式冷却塔的冷却条件与喷水冷却池相类似，但是
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图５１４　各种类型湿式冷却塔示意

１—配水系统；２—淋水填料；３—百叶窗；４—集水池；

５—空气分配区；６—风机；７—风筒；８—除水器

由于位置较高，通风效果较好，而且可以安装淋水装置，扩大水气接触机会，
因而具有较好的冷却能力。它适用于冷却水量不大及水温稳定性要求不严格的
情况，其淋水密度在无淋水装置时为１４～３ｍ３／（ｍ２·ｈ）；有淋水装置时为

２～４ｍ３／（ｍ２·ｈ）（较低值适用于气温高风速小的地区），如图５１４（ａ）、 （ｂ）
所示。

（２）风筒式冷却塔　如图５１４（ｃ）、（ｄ）所示，具有较高通风筒，由于风
筒内空气温差而造成空气密度差，在风筒内形成抽力，使冷而干燥的新鲜空气
由塔下进入，在塔内与水进行热交换以带走热量，然后由塔顶排入高空，水即
得到冷却，效果较为稳定。淋水密度视淋水装置的情况而不同：喷水式不大于

４ｍ３／（ｍ２·ｈ）、点滴式不大于４～５ｍ３／（ｍ２·ｈ）、薄膜式不大于６～７ｍ３／（ｍ２·ｈ）。

风筒式冷却塔维护方便，节省动力，在自然条件较好，能满足冷却任务的基础
上，往往是可取的。

５４２２　机械通风冷却塔
机械通风冷却塔采用通风机控制塔内的气流来提高冷却效果。机械通风冷

却塔按通风形式可分为抽风式及鼓风式两类。
（１）抽风式冷却塔　抽风式冷却塔的风机安装在塔顶上 ［见图５１４（ｆ）、

（ｇ）］，冷空气由塔下进入，经热交换后，由塔顶抽出。其优点是塔内空气分
布一般比较均匀，热空气回流小 （回流是塔顶排出的部分湿热空气掺入大气中
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再次进入冷却塔的现象），配水高度也较低，冷却效果好，一般采用较多，但
风机处于湿热空气中工作，容易损坏。

（２）鼓风式冷却塔　如图５１４（ｅ）所示为鼓风式冷却塔。风机安装在塔底
的旁侧，将新鲜空气吹入塔中。风机受热空气中腐蚀介质的影响较小，工作条
件较好，维护方便，塔的构造也较稳定简单，但使用大风机时，则需要加高塔
身，且容易引起回流。
在一般情况下，当冷却水量大，效果要求稳定和水质较清洁时，多采用抽

风式，在水量较小且水中含有腐蚀性气体时，宜采用鼓风式。
按照塔中空气与水相对流动情况，冷却塔又可分为逆流式、横流式及混流

式等。逆流式是热水由塔顶向下洒，空气由下向上升，水气相对流动，塔内热
交换比较强烈。这种热交换被认为是较合理的热交换形式，它有效地利用接触
面积和延长了接触时间，加强了蒸发冷却作用，充分发挥了空气的蓄热能力。
因此逆流式应用比较广泛。
横流式是空气垂直水流方向流过，通风阻力较小，当淋水密度增加时，对

风机的影响不大，同时由于进风口与填料同高，这样就减小了塔的高度，降低
了塔的造价。
混流式是逆流与横流的混合形式，即塔中一部分是逆流式，另一部分是横

流式。它兼有两种塔型的优点，如果设计得当，效果比较好 ［见图５１４（ｈ）］。
另外，还有无填料和风机的喷流式冷却塔。

５４２３　冷却设备的平面布置
冷却设备的布置应根据厂区总体规划的特点及其工作条件等全面考虑，选

择最适宜的位置及合理的布置形式。一般应考虑下面几点。

图５１５　机械通风冷却塔排列布置与风向关系
（ａ）单列布置；（ｂ）双列布置

① 冷却设备设置在通风良好的位置。喷水冷却池、开放式冷却塔及单列
布置的机械通风冷却塔，应使其长边垂直于夏季主导风向。双列布置的机械通
风冷却塔，则使其长边平行于主导风向。这样通风条件好，冷却效果高 （见图

５１５）。
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② 冷却设备运行时产生的水滴或水雾，会造成附近建筑物、道路上潮湿
及结冰现象，因此应布置在厂房的下风向，并与建筑物保持一定距离，具体数
据可参看有关规程规定。

③ 循环水管道直径较大，应尽量缩短管道长度，以节约材料，减少电能
消耗并减少占地面积。
上面简略地叙述了各种冷却设备的特点，在选用时应根据当地的工艺生产

要求，气象条件以及材料设备供应情况等，深入实际，调查研究，具体分析，
制定出合理方案。

５５　冷却塔的工艺构造

５５１　冷却塔的组成
冷却塔的组成，一般包括通风筒、配水系统、淋水装置、通风设备、收水

器和集水池等部分。
抽风式逆流冷却塔的工艺构造如图５１６所示。热水经进水管１０流入塔

内，先流进配水管系１，再经支管上的喷嘴均匀地喷洒到下部的淋水填料２
上，水在这里以水滴或水膜的形式向下运动。冷空气从下部经进风口５进入塔
内，热水与冷空气在淋水填料中逆流条件下进行传热和传质过程以降低水温，
吸收了热量的湿热空气则由风机６经风筒７抽出塔外，随气流挟带的一些小水
滴经除水器８分离后回流到塔内，冷水便流入下部集水池４中。

５５２　通风筒
通风筒是控制空气流动的通道，它为水的冷却创造良好的条件，外界空气

由塔筒下部进风口流入塔内与热水进行热交换，空气经过淋水装置后，即被加
热加湿，然后排出塔外，使水得到冷却。因此塔筒塔型的选择对冷却塔的冷却
效果有很大的关系，设计时必须使气流在整个淋水面积上均匀分布，防止涡流
等现象产生。
机械通风冷却塔采用强制通风，故一般风筒较低；而自然通风冷却塔风筒

较高，可达１５０ｍ以上。由于外界冷空气与塔内空气温度差的关系，造成了两
种空气的密度差别，因而空气通过淋水装置时，可在塔筒内形成抽力。
塔筒的形状主要以轴对称旋转壳体为主，大多数采用双曲线型钢筋混凝土

自然通风冷却塔，也有采用圆柱形、截锥形、箕舌线形、多角形以及方形的自
然通风和机械通风冷却塔。

５５３　配水系统
冷却塔的配水系统的作用是将热水均匀地分配到冷却塔的整个淋水面

积上。若淋洒得不均匀，会使水装置内部水流分布不均，从而在水流密集
部分通风阻力增大，空气流量减少，热负荷集中，冷效则降低；而在水量
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图５１６　抽风式逆流冷却塔工艺构造

１—配水管系；２—淋水填料；３—挡风墙；４—集水池；５—进风口；

６—风机；７—风筒；８—除水器；９—化冰管；１０—进水管

过少的部位，大量空气未充分利用而逸出塔外，降低了冷却塔的运行经济
指标。
对配水系统的基本要求是：在一定的水量变化范围内 （８０％～１１０％）保

证配水均匀且形成微细水滴，系统本身水流阻力和通风阻力较小，并便于维修
管理。
冷却塔的进水可分中间进水和外围进水。中间进水是把冷却水送到塔的中

央，然后再向四周分配，在大型冷却塔中由于主配水槽 （管）较长，如仅由中
央一点进水，将造成塔的中央和四周水位差较大，使水的分配不均，因此在大
型冷却塔用外围多点进水。
在循环水系统中应尽量利用换热器出水的剩余水压，以满足配水系统的压力
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要求。配水系统可分为管式 （见图５１７）、槽式 （见图５１８）和池 （盘）式三种。

图５１７　管式配水系统

５５３１　管式配水系统
（１）固定管式配水系统　该系统由配水干管、支管及支管上接出短管安装

图５１８　槽式配水系统

喷嘴组成。配水管可布置成树枝式或
环式。管式配水系统空气阻力较小，
水量调节方便，因此采用较多。在布
置管式配水系统时，应注意喷头的位
置，能够达到配水均匀，节约管材，
并使施工安装及维护清理方便。
管式配水系统可布置成环状或树

枝状 （见图５１９）。该系统施工安装
简便，在大中型冷却塔中广泛采用。
配水干管流速１～１５ｍ／ｓ。

（２）旋转管式配水系统　该系统
由旋转布水器组成 （见图５２０），旋转布水器又由给水管、旋转体和配水管组
成。给水管用法兰固定相接，并通过轴承与旋转体相连，有密封止水设施。旋
转体用以承受布水器的全部质量，并使布水器转动。在旋转体四周沿辐射方向
等距离接出若干根配水管，水流通过配水管上的小孔 （圆孔、条缝、扁形喷嘴
等）喷出，推动配水管在与出水相反的方向旋转，从而将热水均匀洒在淋水填
料上。配水管转速一般为６～２０ｒ／ｍｉｎ，开孔总面积为配水管截面的０５～０６倍，
管嘴孔径为１５～２５ｍｍ、长２０ｍｍ、间距为１５０～５００ｍｍ。该系统由于是转动的，
所以对于每单位面积的淋水填料是间歇配水，更有利于热量的交换和空气的对
流、气流阻力的减小及配水效果的提高。多用在小型玻璃钢逆流冷却塔。
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图５１９　配水管系布制
（ａ）树枝状布置；（ｂ）环状布置；

１—配水干管；２—配水支管；３—喷嘴；４—环形管

图５２０　旋转布水器 图５２１　槽式配水系统组成

１—配水槽；２—喷嘴

５５３２　槽式配水系统
通常由配水总槽、配水支槽和溅水喷嘴组成 （见图５２１）。它是一种重力

配水系统，热水经总槽、支槽，再经反射型喷嘴溅散成分散小水滴，均匀地洒
在填料上。配水槽内水深不小于管嘴直径的６倍，并有０１ｍ以上保护高。主
槽起始断面流速０８～１２ｍ／ｓ，支槽０５～０８ｍ／ｓ，槽断面净宽大于０１２ｍ。
支槽的水力坡降不应超过水深的１０％～１５％，水槽内的阻力损失可按下式
计算：

ｉ＝１０００ｖ
２

Ｃ２Ｒ
（５２３）

式中　ｉ———水槽内的水力坡降，ｍｍ／ｍ；
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Ｒ———水力半径，ｍ；

ｖ———水槽内水的流速，ｍ／ｓ；

Ｃ———系数，Ｃ＝８７槡Ｒ
槡Ｒ＋Ｂ

；

Ｂ———系数，对刨平木水槽及水泥抹面的钢筋混凝土水槽，Ｂ＝００６。
配水槽面积与通风面积之比小于２５％～３０％。槽式配水系统主要用于大

型塔或水质较差或供水余压较低的系统。该系统维护管理方便，缺点是槽断面
大、通风阻力增大、槽内易沉积污物。近年发展槽、管式结合的配水系统。

５５３３　池式配水系统
池式配水系统 （图５２２）的热水经流量控制阀由进水管经消能箱分布于

配水池中，池底开小孔或装管嘴，管嘴顶部以上宜大于１００～１５０ｍｍ。该系统
适用于横流塔。优点是配水均匀、供水压力低、维护方便，缺点是受太阳辐
射、易生藻类。

图５２２　池式配水系统

５５４　淋水填料
淋水装置也称为填料，是冷却设备中的一个关键部分，其作用是将布水器

上洒下的热水溅散成水滴或形成水膜，以增大水和空气的接触面和时间，增强
水的蒸发和传导的散热作用，使水温加速降低。水的冷却过程主要是在淋水装
置中进行的。因此要求淋水装置应选用有效面积大、导热性能差 （可以减少水
的传导散热的作用，增强其蒸发散热的作用）、亲水性强 （指容易被水润湿、
黏附）、对空气阻力小、质轻耐用、易得价廉，而又加工方便的结构形式和材
料。具有上述特点的填料可以更好的形成水滴和水膜，扩大水的自由面，提高
冷却效能，减小塔体的尺寸，节省动力，降低造价，所以选用良好的填料是改
善和提高冷却效果极其重要的途径。
根据在淋水装置中被淋洒成的水的表面形式，一般可将淋水装置分成点滴

式、薄膜式及点滴薄膜混合式三种。每一种形式的填料都可有不同的断面形
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图５２３　点滴式淋水装置散热情况

１—水膜；２—大水滴；３—小水滴

状、尺寸和排列。图５２３是横断面为三角形
的板条，主要依靠在填料上溅落过程中形成
的小水滴进行散热。

５５５　通风及空气分配装置

５５５１　风机
在风筒式自然通风冷却塔中，稳定的空

气流量由高大的风筒所产生的抽力形成。机
械通风冷却塔中则由轴流式风机供给空气。
风机启动后，在风机下部形成负压，冷空气
便从下部进风口进入塔内。
风机一般由叶轮、传动装置和电机三部

分组成，叶轮由叶片和轮毂组成。轮毂的作
用是固定叶片和传递动力。轮毂直径一般为

叶片直径的３０％～４０％，由钢板制成。叶片可由高强度环氧玻璃钢模压制而
成，也可用铝合金或其他轻质金属制成。叶片应具有强度高、质量轻、耐腐
蚀、装卸方便等优点。叶片数４～８片，安装角度２°～２２°，叶轮转速１２７～
２４０ｒ／ｍｉｎ。叶片顶端和风筒壁之间的间隙应小于叶片长的１％。传动装置包括
减速齿轮箱、传动轴和联轴器三部分。例如国产ＬＦ４７风机，联轴器由优质钢
（或不锈钢）法兰制造，两个半联轴器之间用８～１０个柱销连接，传动轴由优
质钢管制作。减速器为二级传动，第一级为一对弧齿锥齿轮，第二级为一对斜
齿圆锥轮，材质为钛合金钢，进轴转速为 ９８０ｒ／ｍｉｎ，减速输出转速为

２４０ｒ／ｍｉｎ。

５５５２　电动机
冷却塔周围的空气湿度大，故通常选用防潮封闭鼠笼式电动机，若在露天

工作，需加防护罩。电动机额定功率用下式计算：

Ｎ电＝Ｋ ＧＨ
１０２η１η２

（５２４）

式中　Ｎ电———电机额定功率，ｋＷ；

Ｇ———密度γ为１２ｋｇ／ｍ３时空气流量，ｍ３／ｓ；

Ｈ———全风压，Ｐａ；

η１———风机效率；

η２———电动机效率；

Ｋ———电机安全系数，用１１５～１２０。

５５５３　空气分配装置
在逆流塔中，空气分配装置包括进风口和导风装置；在横流塔中仅指进风
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口，需确定其形式、尺寸和进风方式。
气流在塔内分布的均匀与否，对冷却效果与动力消耗有很大影响，因此，

进风口的尺寸与形状就应该加以考虑。进风口面积较大时，气流流速小，分布
均匀，气流阻力也较小，但增加了塔的高度。进风口高度也不能过小，否则进
风口上部边缘就会产生涡流区，影响冷却效果。在逆流式冷却塔中，一般采用
进风口面积与淋水面积比为０３５～０４５之间为宜。也可以在进风口上部装设
导风板以减少进口涡流，导风板装置如图５２４所示。

图５２４　各种导风装置
（ａ）挡风板；（ｂ）斜形填料；（ｃ）阶梯形填料

５５６　除水器
从冷却塔中排出的湿热空气中仍携带很多水分，其中一部分是蒸发的水

汽，不易用机械方法除去，另一部分是小水滴，通常可用除水器截留下来，既
可减少水量的损失，又可减少水雾的影响。

图５２５　除水器

除水器是用１～３层斜置的板条所组
成，板条与气流方向成４５°～６０°放置 （见
图５２５）。
在风筒式冷却塔中，气流速度不大，

排出空气中所携带水滴较少，为了减小通
风阻力，可以不装除水器。但在机械通风
塔中，由于风速高，带出水量多，除水器
常不可少。除水器装在配水管之上，当用
槽式配水时，除水器可装在配水槽中间或配水槽之上。

５５７　集水池
从淋水装置落下来的冷却水，汇集在集水池中，集水池起着储存和调节水

量的作用。有时还可作为循环水泵的吸水井。集水池的容积应当满足循环水处
理药剂在循环水系统内的停留时间的要求。循环水系统的容积约为循环水小时
流量值 （ｍ３）的１／５～１／３。池内有效水深一般为１２～１５ｍ，池底设集水坑，
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深约０３～０５ｍ，以利排污和放空之用。池底有不小于０５％的坡度坡向集水
坑，坑内设排空管、排泥管，集水池设溢流管。为了拦阻杂物，在出水管前设
置格栅，集水池中还设补充水管。池壁的保护高宜为０２～０３ｍ。集水池周围
应设回水台，宽度１５～２０ｍ，坡度３％～５％。
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第６章　循环冷却水水质稳定处理

冷却水有直流冷却水系统、密闭式循环冷却水系统和敞开式循环冷却水系
统三种。

① 直流冷却水系统。水通过换热器后即排放的称直流冷却水系统。若厂
区附近水源充足且直接排放不影响水体时，可采用直流系统。它的用水量很
大，而排出水的温度却很小，水中各种矿物质和离子浓度基本上保持不变，这
种冷却水系统不需要其他冷却水构筑物。因此投资少，操作简便，但是冷却水
的操作费用大，而且不符合当前节约使用水资源的要求。这种系统 （除了用海
水的直流冷却水系统外）在国外已被淘汰，在国内只有一些中小型的老厂仍在
采用，目前也都在采取措施进行技术改造。

② 密闭式循环冷却水系统。冷却水在完全封闭的、由换热器和管路构成
的系统中进行循环时称密闭式循环系统。在密闭式循环系统中，冷却水所吸收
的热量一般借空气进行冷却，在水的循环过程中除渗漏外并无其他水量损失，
也无排污所引起的环境污染问题，系统中含盐量及所加药剂几乎保持不变，故
水质处理较单纯。但密闭式循环冷却水存在严重的腐蚀及腐蚀产物问题。密封
式循环系统一般只用于小水量或缺水地区，如用于发电机、内燃机或有特殊要
求的单台换热设备。

③ 敞开式循环冷却水系统。在这种系统中，冷却水用过后不是立即排掉，
而是回收循环使用。水的再冷却是通过冷却塔来进行的，因此冷却水在循环过
程中要与空气接触，部分水在通过冷却塔时还会不断被蒸发损失掉，因而水中
各种矿物质和离子浓度也不断被浓缩增加。为了维持各种矿物质和离子浓度稳
定在某一个定值上，必须对系统补充一定量的冷却水，通常称作补充水；并排
出一定量的浓缩水，通称排污水。
在上述三种系统中，敞开式循环冷却水系统是应用最广泛的系统，也是水

质处理技术最复杂的系统。本章所讨论的水质处理内容就属于敞开式循环冷却
水系统，但有关水处理的理论及处理药剂的基本概念仍适用于其他冷却系统。

６１　循环冷却水的水质特点和处理要求

６１１　敞开式循环冷却水系统的问题
冷却水在循环系统中不断循环使用，由于水的温度升高，水流速度的变
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化，水的蒸发，各种无机离子和有机物质的浓缩，冷却塔和冷水池在室外受到
阳光照射、风吹雨淋、灰尘杂物的进入，以及设备结构和材料等多种因素的综
合作用，会产生比直流系统更为严重的沉积物的附着、设备腐蚀和微生物的大
量滋生，以及由此形成的黏泥污垢堵塞管道等问题。

６１１１　沉积物的析出和附着
一般天然水中都溶解有重碳酸盐，这种盐是冷却水发生水垢附着的主要成

分。在直流冷却水系统中，重碳酸盐的浓度较低。在循环冷却水系统中，重碳
酸盐的浓度随着蒸发浓缩而增加，当其浓度达到过饱和状态时，或者在经过换
热器传热表面使水温升高时，会发生下列反应：

Ｃａ（ＨＣＯ３）幑幐２ ＣａＣＯ３＋ＣＯ２＋Ｈ２Ｏ （６１）
冷却水经过冷却塔向下喷淋时，溶解在水中的游离ＣＯ２要逸出，这就促

使上述反应向右方进行。

ＣａＣＯ３沉积在换热器传热表面，形成致密的ＣａＣＯ３ 水垢，它的导热性能
很差。不同的水垢热导率不同，但一般不超过１１６Ｗ／（ｍ·Ｋ），而钢材的热
导率为４５Ｗ／（ｍ·Ｋ），可见，水垢形成必然会影响换热器的传热效率。由于
水垢的附着，轻则降低换热器的传热效率；严重时，则管道被堵。

６１１２　设备腐蚀
循环冷却水系统中大量的设备是金属制造的换热器。对于碳钢制成的换热

器，长期使用循环冷却水会发生腐蚀穿孔，其腐蚀的原因是多种因素造成的。
（１）冷却水中溶解氧引起的电化学腐蚀　敞开式循环冷却水系统中，水与

空气能充分地接触，因此水中溶解的Ｏ２可达饱和状态。当碳钢与溶有Ｏ２的冷
却水接触时，由于金属表面的不均一性和冷却水的导电性，在碳钢表面会形成
许多腐蚀微电池。
电化学腐蚀是金属腐蚀的一种常见形式。管道、金属水处理设备及换热器

等均存在电化学腐蚀问题。由化学反应所释放的能量直接转化为电能的电池称
原电池，又称腐蚀电池，其阳极将受到腐蚀，阴极产生沉积。现以铁的腐蚀过
程为例说明电化学腐蚀基本原理。
铁的电化学腐蚀过程如图６１所示。
图６１（ａ）表示铁表面某部位的铁原子溶于水后产生下列氧化反应而构成

腐蚀电池阳极：

→Ｆｅ Ｆｅ２＋＋２ｅ－ （６２）
阳极部位遗留的电子将在铁内沿一条阻力小的路线流到附近一个相当于阴极的

部位，同时Ｆｅ２＋也在溶液中向这个阴极部位流动。于是在中性和酸性水中产
生下列反应：

２Ｈ＋＋２ｅ →－ Ｈ２ （６３）
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Ｆｅ２＋＋２ＯＨ →－ Ｆｅ（ＯＨ）２ （６４）
当水中无氧时，反应到式 （６３）和式 （６４）也就停止了。这时阴极部位

的表面被 Ｈ２和Ｆｅ（ＯＨ）２所覆盖，铁表面不再和水直接接触，反应式 （６３）
及式 （６４）不再继续发生也就抑制了反应式 （６２）的发生，铁不再溶于水，
也再无电子流动，铁也就不再腐蚀。当电流由于阴极部位被 Ｈ２和Ｆｅ（ＯＨ）２遮
盖而停止流动时，说明这个电位差起了变化。这种由于反应生成物所引起的电
位差变化称为极化。极化起了抑制腐蚀的作用 ［见图６１（ａ）及 （ｂ）］。但当
水中有溶解氧时，阴极部位的反应还要继续下去，Ｈ２和Ｆｅ（ＯＨ）２不再存在，
反应如下：

Ｈ２＋
１
２Ｏ →２ Ｈ２Ｏ （６５）

２Ｆｅ（ＯＨ）２＋
１
２Ｏ２＋Ｈ２ →Ｏ ２Ｆｅ（ＯＨ）３ （６６）

反应产物Ｆｅ（ＯＨ）３即为铁锈，故由于水中氧的存在而发生式 （６５）和式
（６６）反应的情况下，反应式 （６３）、式 （６４）及式 （６２）也必然继续进行
下去，铁就不断溶于水，也即不断受到腐蚀 ［见图６１（ｃ）］。

图６１　铁的电化学腐蚀过程
（ａ）Ｈ２的极化作用；（ｂ）Ｆｅ（ＯＨ）２的极化作用；（ｃ）Ｏ２的去极化作用

在碱性水中，阴极部位直接产生ＯＨ－，反应如下：

Ｈ２Ｏ＋
１
２Ｏ２＋２ｅ →－ ２ＯＨ－ （６７）
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反应所产生的 ＯＨ－提供给式 （６４），阴极部位直接产生Ｆｅ（ＯＨ）２但不产生

Ｈ２。在有溶解氧条件下，阴极部位发生式 （６６）反应，铁腐蚀过程继续下
去。由此可知，氧在腐蚀过程中起了去极化作用。去极化则起了助长腐蚀的
作用。
金属表面阳极和阴极部位的形成，概括说来，是由于两个部位间存在着物

理的或化学的差异所造成。金属中易溶于水的部位构成阳极，较难溶于水的部
位成为阴极，于是构成腐蚀电池。或者说，凡是在金属表面的两个部位间存在
着任何物理的或化学的差异时，两个部位间还原电位就存在差异。电位低的部
位形成阳极，受到腐蚀；电位高的部位形成阴极，产生沉积物，例如铁锈。这
里所说的物理或化学的差异，包括离子浓度差、氧浓度差、金属表面的温差及
表面凹凸不平等，这些差异均可形成腐蚀电池。因此，水的ｐＨ 值、溶解盐
类、溶解氧、水中悬浮固体、沉积物及微生物等因素都会影响金属的腐蚀。例
如，水中悬浮固体或污垢所覆盖的金属表面部位，由于氧受到扩散阻力的影
响，氧的浓度较附近未被覆盖部位低，使两个部位间产生电位差，形成腐蚀电
池，缺氧部分成为受腐蚀的阳极。
从腐蚀过程反应可看出，如果把阳极或阴极部位的反应抑制住，就可抑制

金属腐蚀。去除水中氧是抑制阴极反应的有效措施，但不常用。常用抑制腐蚀
的方法是在水中投加药剂使之在金属表面形成薄膜，此类药剂称缓蚀剂，详见

６２节。
（２）有害离子引起的腐蚀　循环冷却水在浓缩过程中，除重碳酸盐浓度随

浓缩倍数增长而增加外，其他的盐类如氯化物、硫酸盐等的浓度也会增加。当

Ｃｌ－和ＳＯ２－４ 浓度增高时，会加速碳钢的腐蚀。Ｃｌ－和ＳＯ２－４ 会使金属上保护膜
的保护性能降低，尤其是Ｃｌ－的离子半径小，穿透性强，容易穿过膜层，置换
氧原子形成氯化物，加速阳极过程的进行，使腐蚀加速，所以Ｃｌ－是引起点蚀
的原因之一。
对于不锈钢制造的换热器，Ｃｌ－是引起应力腐蚀的主要原因，因此冷却水

中Ｃｌ－的浓度过高，常使设备上应力集中的部分 （如换热器花板上胀管的边
缘）迅速受到腐蚀破坏。循环冷却水系统中如有不锈钢制的换热器时，一般要
求Ｃｌ－的浓度不超过３００ｍｇ／Ｌ。

（３）微生物引起的腐蚀　微生物的滋生也会使金属发生腐蚀。这是由于微
生物排出的黏液与无机垢和泥砂杂物等形成的沉积物附着在金属表面，形成氧
的浓差电池，促使金属腐蚀。此外，在金属表面和沉积物之间缺乏氧，因此一
些厌氧菌 （主要是硫酸盐还原菌）得以繁殖，当温度为２５～３０℃时，繁殖更
快。它分解水中的硫酸盐，产生 Ｈ２Ｓ，引起碳钢腐蚀，其反应如下：

ＳＯ２－４ ＋８Ｈ＋＋８ｅ →－ Ｓ２－＋４Ｈ２Ｏ＋能量 （６８）
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Ｆｅ２＋＋Ｓ →２－ ＦｅＳ

铁细菌是钢铁锈瘤产生的主要原因，它能使Ｆｅ２＋氧化为Ｆｅ３＋，释放的能
量供细菌生存需要。

Ｆｅ２＋ →
细菌
Ｆｅ３＋＋能量 （６９）

上述各种因素对碳钢引起的腐蚀常使换热器管壁被腐蚀穿孔形成渗漏；或
工艺介质泄漏入冷却水中，损失物料，污染水体；或冷却水渗入工艺介质中，
使产品质量受到影响。

６１１３　微生物的滋生和黏垢
冷却水中的微生物一般是指细菌和藻类。在新鲜水中，一般来说细菌和藻

类都较少。但在循环水中，由于养分的浓缩、水温的升高和日光照射，给细菌
和藻类创造了迅速繁殖的条件。大量细菌分泌出的黏液像黏合剂一样，能使水
中漂浮的灰尘杂质和化学沉淀物等黏附在一起，形成沉积物黏附在换热器的传
热面上。这种沉积物称为黏垢。黏垢附着在换热器管壁上，除了会引起腐蚀
外，还会使冷却水的流量减少，从而降低换热器的冷却效率。严重时，这些黏
垢会将管子堵死，迫使停产清洗。

６１２　循环冷却水的水质特点
敞开式循环冷却水具有下列特点。
（１）循环冷却水的浓缩作用　循环冷却水在循环过程中会产生四种水量损

失，即蒸发损失、风吹损失、渗漏损失和排污损失，可用下式表示：

Ｐ＝Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４ （６１０）
式中，Ｐ１、Ｐ２、Ｐ３、Ｐ４ 及Ｐ 分别为蒸发损失、风吹损失、渗漏损失、

排污损失及总损失，均以循环水流量的百分数计。
循环冷却水在蒸发时，水分损失了，但盐分仍留在水中。
风吹、生产与排污所带走的盐量为：Ｓ（Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４）
补充水带进系统的盐量为：

ＳＢＰ＝ＳＢ（Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４） （６１１）
式中　Ｓ———循环水含盐量；

ＳＢ———补充水含盐量。
当系统刚投入运行时，系统中的水质为新鲜补充水水质，即Ｓ＝Ｓ１＝ＳＢ，

因此可写成：

ＳＢ（Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４）＞Ｓ１（Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４） （６１２）
式中　Ｓ１———刚投入运行时，循环冷却水中的含盐量；
其余符号意义同前。
初期进入系统的盐量大于从系统排出的盐量。随着系统的运行，循环冷却
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水中盐量逐渐提高，引起浓缩作用。如果系统中既不沉淀，又不腐蚀，也不加
入引起盐量变化的药剂，则由于水量损失和补充新鲜水的结果在系统中引起盐
量的积累，使循环冷却水中含盐量不断增大，即Ｓ不断增大，也使排出的盐
量相应增加。这样，式 （６１１）的右端在运行的最初一段时间里是不断增长的
变量，而运行了一定时间以后，当Ｓ由初期的Ｓ１ 增加到某一数值Ｓ２。这时，
从系统排出的盐量即接近于进入系统的盐量，此时达到浓缩平衡，即：

ＳＢ（Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４）≈Ｓ２（Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４） （６１３）
这时由于进、出盐量基本达到平衡，可以保持循环水中含盐量为某一稳定值，
如以ＳＰ 表示，则Ｓ＝Ｓ２＝ＳＰ，继续运行其值不再升高。

ＳＢ（Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４）＝ＳＰ（Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４） （６１４）
令ＳＰ 与补充水ＳＢ 之比为Ｋ，即：

Ｋ＝ＳＰＳＢ＝
Ｐ１＋Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４
Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４ ＝ Ｐ

Ｐ－Ｐ１
（６１５）

或 Ｋ＝１＋ Ｐ１
Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ４＝１＋

Ｐ１
Ｐ－Ｐ１

（６１６）

由式 （６１５）可见，由于蒸发水量损失Ｐ１ 的存在，Ｋ 值永远大于１，即
循环冷却水中含盐量Ｓ总是大于补充新鲜水的含盐量ＳＢ。比值Ｋ 称为浓缩倍
数。达到平衡时为

Ｓ＝ＳＰ＝ＫＳＢ＝ １＋
Ｐ１

Ｐ２＋Ｐ３＋Ｐ（ ）４ ＳＢ （６１７）

由于水的蒸发浓缩，水中含盐量增加，从而一方面增加了水的导电性使循
环冷却系统腐蚀过程加快，另一方面使某些盐类由于超饱和和浓度而沉积出
来，使循环冷却系统产生结垢。适当的提高循环冷却水的浓缩倍数Ｋ，可以
降低不从水的用量，从而节约水资源；还可以降低排污水量，从而减少对环境
的污染和废水的处理量。

（２）ＣＯ２浓度的降低和溶解氧浓度的增大　补充水进入循环冷却水系统

后，在循环运行时在冷却塔内与大气充分接触，水中游离的和半结合的ＣＯ２
逸入大气而散失，从而使冷却水中下列平衡式向右侧移动，引起循环水的
结垢。

Ｃａ（ＨＣＯ３）幑幐２ ＣａＣＯ３＋ＣＯ２＋Ｈ２Ｏ （６１８）

水在冷却塔内的喷淋曝气过程中，空气中的氧大量进入水中，成为水中的
溶解氧。由于冷却水与空气在循环过程中反复接触，水中的溶解氧达到接近该
温度与压力下氧的饱和浓度，从而增加了冷却水的腐蚀性。

（３）碱度的增加和ｐＨ值的升高　随着循环冷却水被浓缩，冷却水的碱度
会升高。当补充水被浓缩Ｎ 倍时，循环冷却水的总碱度则相应增加为补充水
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总碱度的Ｎ 倍，从而使冷却水的结垢倾向增大。
补充水进入循环冷却水系统中后，水中游离的和半结合的酸性气体ＣＯ２

在曝气过程中逸入大气而散失，从而使冷却水的ｐＨ值逐渐上升，直到冷却水
中的ＣＯ２与大气中的ＣＯ２达到平衡为止。此时的ｐＨ值称为冷却水的自然平衡

ｐＨ值。冷却水的自然平衡ｐＨ值通常在８５～９３之间。
（４）浊度的增力　补充水进入循环冷却水中后，由于被不断蒸发浓缩，故

水中的悬浮物和浊度升高。与此同时，循环水在冷却塔内反复与大量的工业大
气相接触，把工业大气中的尘埃洗涤下来并带入循环水中，形成悬浮物。此
外，冷却水系统中生成的腐蚀产物、微生物繁衍生成的黏垢都会成为悬浮物。
这些生成的悬浮物约有４／５沉积在冷却塔集水池的底部，可以通过排污被带出
冷却水系统，还有约１／５的悬浮物则悬浮在冷却水中，使水的浊度增加。悬浮
物还会沉积在换热器或凝汽器中的换热管壁上，降低冷却的效果。如果采用旁
滤处理，则可使循环水的浊度控制在１０～１５ｍｇ／Ｌ左右。

（５）循环冷却水的水质污染　循环冷却水中的污染物来源是多方面的。

① 循环冷却水在冷却塔内与大气反复接触时，大气中的ＳＯ２、Ｈ２Ｓ和

ＮＨ３等有害气体不断进入循环水中，使循环水对钢、铜和铜合金的腐蚀性
增大。

② 循环冷却水在运行过程中，冷却水系统中的换热器可能发生泄漏，
从而使工艺物质 （例如炼油厂的油类、合成氨厂的氨等）进入循环水中，使
水质恶化或水的ｐＨ值发生变化，增加循环水的腐蚀、结垢或微生物生长的
倾向。

③ 循环冷却水中的微生物既可能是由空气带入的，也可能是由补充水带
入的。循环冷却水的水温通常在３２～４２℃左右，水中含有大量的溶解氧，又
往往含有氮、磷等营养成分，这些条件都有利于微生物的生长。冷却水系统中
日光照及的部位可以有大量的藻类生长繁殖；日光照不到的地方，则可以有大
量的细菌和真菌繁殖，并生成黏垢覆盖在换热器中的金属表面上，降低换热器
的冷却效果，引起垢下腐蚀和微生物腐蚀。

④ 在冷却水处理过程中加入药剂后所产生的沉淀物。
在以上各种杂质中，由微生物繁殖所形成的黏性污物称为黏垢；由无机盐

因浓度超过饱和浓度而沉积出来的称结垢；由悬浮物、腐蚀剥落物及其他各种
杂质所形成的称为污垢。黏垢、污垢和结垢统称沉积物。实际的垢往往是以其
中一种或两种垢为主的混合垢。这几个名词的划分目的是为了便于讨论，特别
是便于将沉积物与产生ＣａＣＯ３等垢区别开来。

（６）循环冷却水的水温变化　循环冷却水在生产工艺设备中是升温过程。
水温升高时，除了降低钙、镁盐类的溶解度及部分ＣＯ２ 逸出外，还提高了平
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衡ＣＯ２的需要量。即使原水中的ＣＯ２ 没有损失，但当水温升高后，由于平衡

ＣＯ２需要量升高，也会使水失去稳定性而具有产生结垢的性质。反之，循环

水在冷却构筑物中是降温过程。当水温降低时，水中平衡ＣＯ２ 需要量也降低，

如果低于水中的ＣＯ２浓度，则此时水中ＣＯ２ 具有侵蚀性，使水失去稳定性而

具有腐蚀性。
因此在冷却水流程中所产生的温度差比较大的循环冷却水系统中，有可能

同时产生腐蚀和结垢，即在生产工艺冷却设备的冷水进口端 （低水温区）产生
腐蚀，而在热水出口端 （高水温区）产生结垢。
综上所述，循环冷却水的特点归纳起来就是：具有腐蚀性、产生沉积物

（结垢、污垢和黏垢）、微生物繁殖。这也就是循环冷却水处理所要解决的三个
问题，即腐蚀控制、沉积物控制、微生物控制。

６１３　循环冷却水的基本水质要求
像其他水处理一样，进行循环冷却水处理同样也需要水质标准。但由于影

响因素复杂，要制定通用水质标准是相当困难的。通常将循环冷却水水质按腐
蚀和沉积物控制要求，作为基本水质指标。实际上这是一种反映水质要求的间
接指标。表６１为敞开式循环冷却系统冷却水的主要水质指标。表中腐蚀率和
年污垢热阻分别表达了对水的腐蚀性和沉积物的控制要求。

表６１　敞开式循环冷却系统冷却水主要水质指标

项　　目 要　求　条　件 允许值

浊度／度

Ⅰ

（１）年污垢热阻小于９５×１０－５ｍ２·ｈ·℃／ｋＪ
（２）有油类黏性污染物时，年污垢热阻小于１４×１０－４ｍ２·ｈ·℃／ｋＪ
（３）腐蚀率小于０１２５ｍｍ／ａ

＜２０

Ⅱ
（１）年污垢热阻小于１４×１０－４ｍ２·ｈ·℃／ｋＪ
（２）腐蚀率小于０２ｍｍ／ａ

＜５０

Ⅲ
（１）年污垢热阻不大于１４×１０－４ｍ２·ｈ·℃／ｋＪ
（２）腐蚀率不大于０２ｍｍ／ａ

＜１００

电导率／（μＳ／ｃｍ） 采用缓蚀剂处理 ＜３０００

总碱度／（ｍｍｏｌ／Ｌ） 采用阻垢剂处理 ＜７

ｐＨ值 ６５～９０

　　注：表中的总碱度指标相当于碳酸盐硬度控制指标，即极限碳酸盐硬度，以ｃ（１／２Ｃａ２＋）计。

６１３１　腐蚀率
腐蚀率一般以金属每年的平均腐蚀深度表示，单位为 ｍｍ／ａ。腐蚀率一般

可用失重法测定，即将金属材料试件挂于热交换器冷却水中一定部位，经过一

定时间，由试验前、后试片质量差计算出年平均腐蚀深度，即腐蚀率ＣＬ：
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ＣＬ＝８７６
Ｐ０－Ｐ
ρＦｔ

（６１９）

式中　ＣＬ———腐蚀率，ｍｍ／ａ；

Ｐ０———腐蚀前金属质量，ｇ；

Ｐ———腐蚀后金属质量，ｇ；

ρ———金属密度，ｇ／ｃｍ３；

Ｆ———金属与水接触面积，ｍ２；

ｔ———腐蚀作用时间，ｈ。
对于局部腐蚀，如点蚀 （或坑蚀），通常以 “点蚀系数”反映点蚀的危害

程度。点蚀系数是金属最大腐蚀深度与平均腐蚀深度之比。点蚀系数愈大，对
金属危害愈大。
经水质处理后使腐蚀率降低的效果称缓蚀率，以η表示：

η＝
Ｃ０－ＣＬ
Ｃ０ ×１００％ （６２０）

式中　Ｃ０———循环冷却水未处理时的腐蚀率；

ＣＬ———循环冷却水经处理后的腐蚀率。

６１３２　污垢热阻
热阻为传热系数的倒数。热交换器传热面由于沉积物沉积使传热系数下

降，从而使热阻增加的量称为污垢热阻。
热交换器的热阻在不同时刻由于垢层不同而有不同的污垢热阻值。一般在

某一时刻测得的称为即时污垢热阻，为经ｔ小时后的传热系数的倒数和开始时
（热交换器表面未积垢时）的传热系数的倒数之差：

Ｒｔ＝１Ｋｔ－
１
Ｋ０＝

１
ψｔＫ０

－１Ｋ０＝
１
Ｋ０

１
ψｔ（ ）－１

（６２１）

式中　Ｒｔ———即时污垢热阻，ｍ２·ｈ·℃／ｋＪ；

Ｋ０———开始时，传热表面清洁所测得的总传热系数，ｋＪ／（ｍ２·ｈ·℃）；

Ｋｔ———循环水在传热面经ｔ时间后所测得的总传热系数，ｋＪ／（ｍ２·

ｈ·℃）；

ψｔ———积垢后传热效率降低的百分数。
以上污垢热阻Ｒｔ是在积垢ｔ时间后的污垢热阻，不同时间ｔ有不同的Ｒｔ

值，应做出Ｒｔ对时间ｔ的变化曲线，推算出年污垢热阻作为控制指标。

６１４　循环冷却水结垢控制指标

６１４１　结垢
天然水中溶解有各种盐类，如重碳酸盐、硫酸盐、氯化物、硅酸盐等。其

中以溶解的重碳酸盐如Ｃａ（ＨＣＯ３）２、Ｍｇ（ＨＣＯ３）２为最多，也最不稳定，容
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易分解生成碳酸盐。因此，如果使用含重碳酸盐较多的水作为冷却水，当它通
过换热器传热表面时，会受热分解，产生ＣａＣＯ３沉淀，见反应式 （６１）。
冷却水通过冷却塔相当于一个曝气过程，溶解在水中的ＣＯ２会逸出，因

此，水的ｐＨ值会升高。此时，重碳酸盐在碱性条件下也会发生如下的反应：

Ｃａ（ＨＣＯ３）２＋２ＯＨ － ＣａＣＯ３＋２Ｈ２Ｏ＋ＣＯ２－３ （６２２）

当水中溶有ＣａＣｌ２时，还会产生下列置换反应：

ＣａＣｌ２＋ＣＯ２－３ ＣａＣＯ３＋２Ｃｌ－ （６２３）

如水中溶有适量的磷酸盐时，ＰＯ３－４ 将与Ｃａ２＋生成Ｃａ３（ＰＯ４）２，其反应为：

２ＰＯ３－４ ＋３Ｃａ ２＋ Ｃａ３（ＰＯ４）２ （６２４）

上述一系列反应中生成的ＣａＣＯ３ 和Ｃａ３（ＰＯ４）２ 均属微溶性盐，它们的溶
解度比ＣａＣｌ２和ＣａＣＯ３要小得多。在２０℃时，ＣａＣｌ２的溶解度是３７７００ｍｇ／Ｌ；
在０℃时，ＣａＣＯ３ 的溶解度是２６３０ｍｇ／Ｌ；而ＣａＣＯ３ 的溶解度只有２０ｍｇ／Ｌ，

Ｃａ３（ＰＯ４）２的溶解度就更小，是０１ｍｇ／Ｌ。此外，ＣａＣＯ３ 和Ｃａ３（ＰＯ４）２ 的溶
解度与一般的盐类不同。它们不是随着温度的升高而升高，而是随着温度的升
高而降低。因此，在换热器的传热表面上，这些微溶性盐很容易达到过饱和状
态而从水中结晶析出。当水流速度比较小或传热面比较粗糙时，这些结晶沉积
物就容易沉积在传热表面上。另外，水中溶解的 ＣａＳＯ４、ＣａＳｉＯ３、ＭｇＳｉＯ３
等，当其阴、阳离子浓度的乘积超过其本身溶度积时，也会生成沉淀沉积在传
热表面上。由于这些沉积物都是由无机盐组成的，因而这些垢结晶致密，比较
坚硬，通常牢固地附着在换热表面上，不易被水冲洗掉。大多数情况下，换热
器传热表面上形成的沉积物是以ＣａＣＯ３为主的。这是因为ＣａＳＯ４ 的溶解度远
远大于ＣａＣＯ３。例如在０℃时，ＣａＳＯ４的溶解度是１８００ｍｇ／Ｌ，比ＣａＣＯ３约大

９０倍，所以ＣａＣＯ３比ＣａＳＯ４更易析出。同时天然水中溶解的磷酸盐较少，因
此，除非向水中投加过量的磷酸盐，否则Ｃａ３（ＰＯ４）２结垢将较少出现。

６１４２　循环冷却水结垢控制指标
在一般的给水系统中，水的腐蚀性和结垢性一般都是按水的碳酸盐系统平

衡决定的。当水中ＣａＣＯ３浓度超过其饱和浓度时，这会出现ＣａＣＯ３ 沉淀，形
成结垢；反之，当水中ＣａＣＯ３浓度低于其饱和浓度时，水对ＣａＣＯ３ 具有溶解
能力，可使已沉积的ＣａＣＯ３ 溶于水中。前者称结垢性水，后者称腐蚀性水。
两者均称之为不稳定的水。腐蚀性水不仅可腐蚀混凝土管道，也可使金属管道
内壁上的ＣａＣＯ３溶解，使金属表面裸露在水中，产生腐蚀。对于一般给水系
统而言，基于水中碳酸盐平衡原理，控制水的腐蚀和结垢，称之为水质稳定处
理。饮用水的水质稳定处理往往是控制腐蚀，主要是防止水中出现黄色

Ｆｅ（ＯＨ）３沉淀物而不是防止金属管道锈穿。如上所述，造成循环冷却水的结
垢和腐蚀的因素很多，目前尚无一种很好的方法或指数能定量地判别结垢、污
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垢和腐蚀。这里仅介绍基于水的碳酸盐系统平衡理论的几个水质稳定指数作为
水质腐蚀和结垢的判别方法。

（１）极限碳酸盐法　为了维持水的稳定性，水中ＣＯ２ 浓度与碳酸盐硬度
之间应保持平衡关系。循环水在一定水质水温条件下，保持不结垢的碳酸盐硬
度应有一限度。根据这一概念引进的指标，叫做极限碳酸盐硬度，它是循环水
不致产生结垢的最高碳酸盐硬度值。其值可根据相似条件下的实际运行数据确
定，或根据小型试验决定。一般可参照表６１确定。
用极限碳酸盐法可以判断未加阻垢剂时水温差较小的循环冷却水的结垢

性，但只能用于判断结垢与否，而不能用于腐蚀性的判断。
（２）水质稳定性指标　在循环冷却水系统中，常用饱和指数ＩＬ 和稳定指

数ＩＲ 来判别水的结垢或腐蚀倾向。
饱和指数ＩＬ 用下式表示：

ＩＬ＝ｐＨＯ－ｐＨＳ （６２５）
式中　ｐＨＯ———水的ｐＨ值；

ｐＨＳ———水为ＣａＣＯ３所平衡饱和时的ｐＨ值，其值随水质而定。
当ＩＬ＝０时，则水质稳定；
当ＩＬ＞０时，则ＣａＣＯ３处于过饱和，有析出结垢的倾向；
当ＩＬ＜０时，则ＣａＣＯ３未饱和，而ＣＯ２过量，因ＣＯ２有侵蚀性，水有腐

蚀倾向。
一般认为，如ＩＬ 在±（０２５～０３０）范围内，可以认为是稳定的，如超出

此范围则需处理。
稳定指数ＩＲ 为：

ＩＲ＝２ｐＨＳ－ｐＨＯ （６２６）
根据生产数据统计资料，当：

ＩＲ＝４０～５０时，水有严重结垢倾向；

ＩＲ＝５０～６０时，水有轻微结垢倾向；

ＩＲ＝６０～７０时，水有轻微结垢或腐蚀倾向；

ＩＲ＝７０～７５时，腐蚀显著；

ＩＲ＝７５～９０时，严重腐蚀。
饱和指数ＩＬ 和稳定指数ＩＲ 只能判断水的结垢或腐蚀的倾向性，并不能给

出计算数据。其中ＩＲ 实际上是利用ＩＬ 改变而成，是一个半经验性指数。相比
之下，用ＩＲ 来判别水的稳定性比ＩＬ 更接近实际一些。ＩＬ 公式只涉及水的碳
酸盐系统平衡关系，未能反映其他引起腐蚀和结垢的水质因素，故仅用ＩＬ 来
判断水的稳定性往往与水处理实际存在差距。实践中，往往同时用ＩＬ 和ＩＲ 两
个指数来判别水质稳定性，可使判断结果接近实际。
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水质稳定性除上述几种判别方法外，还有多种判别方法或判别指数，有基
于理论的，有基于经验的，也有直接根据试验说明水是结垢性还是腐蚀性，这
里不一一介绍。

（３）循环冷却水结垢控制指标　在循环冷却水中，结垢成分除了ＣａＣＯ３
外，由于盐分浓缩，还会引起ＣａＳＯ４及 ＭｇＳｉＯ３结垢。此外，还有以下影响因
素：循环冷却水中悬浮固体及有机物浓度高、换热器提高水温、加入水处理药
剂 （特别是控制结垢药剂）。例如，采用磷酸盐处理时，会产生Ｃａ３（ＰＯ４）２结
垢。由于这些复杂因素的存在，就不可能仅按水质稳定概念来解决循环冷却水
的结垢和腐蚀问题，也不能仅按溶度积理论得出接近循环冷却水实际的通用的
结垢控制指标值。但为了对循环冷却水结垢趋势有一个初步估计或对结垢情况
进行分析，上述理论仍可运用。参照循环冷却水一般运行经验，得出相应的结
垢控制指标，见表６２。

表６２　循环水结垢控制指标

结　　垢 控　制　参　数 控　制　指　标

ＣａＣＯ３
ＣａＳＯ４
Ｃａ３（ＰＯ４）２
ＭｇＳｉＯ３

ｐＨＳ
溶解度

ｐＨｐ
溶解度

ｐＨＯ＜ｐＨＳ＋（０５～２５）

［Ｃａ２＋］×［ＳＯ２－４ ］＜５０００００

ｐＨＯ＜ｐＨｐ＋１５
［Ｍｇ２＋］×［ＳｉＯ２－３ ］＜３５００

　　注：ｐＨｐ为Ｃａ３（ＰＯ４）２溶解饱和时的ｐＨ值。

表６２中，ｐＨＯ和ｐＨＳ分别为循环水的实际ｐＨ值和循环水为ＣａＣＯ３所平衡

时的ｐＨ值，ｐＨｐ为Ｃａ３（ＰＯ４）２溶解饱和时的ｐＨ值。按平衡理论，ｐＨＯ＞ｐＨＳ
（即ＩＬ＞０）时即有结垢倾向，但对循环冷却水而言，却按ｐＨＯ＞ｐＨＳ＋（０５～
２５）才认为有结垢倾向 （见表６２）。其中 （０５～２５）项反映了上述各种影响
因素对结垢过程的干扰和控制的影响。Ｃａ３（ＰＯ４）２是投加磷酸盐产生的。在理论

上，ｐＨＯ＞ｐＨｐ即有结垢倾向，但同上理由，指标定为ｐＨＯ＞ｐＨｐ＋１５才有结

垢倾向。参照溶解度定的ＣａＳＯ４和 ＭｇＳｉＯ３指数也是按上述原因制定。

６２　循环冷却水处理

循环冷却系统虽然包括许多组成部分，但循环冷却水处理的目的则主要是
为了保护换热器免遭损害。
为了达到循环冷却水所要求的水质指标，必须对腐蚀、沉积物和微生物三

者的危害进行控制。由于腐蚀、沉积物和微生物三者相互影响，故必须采取综
合处理方法。为便于分析问题，先分别进行讨论。实际上，采用药剂处理时，
某些药剂往往同时兼具防腐蚀和防垢的双重作用。
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６２１　腐蚀控制
防止循环冷却水系统腐蚀的方法主要是投加某些药剂———缓蚀剂，使在金

属表面形成一层薄膜将金属表面覆盖起来，从而与腐蚀介质隔绝，防止金属腐
蚀。缓蚀剂所形成的膜有氧化物膜、沉淀物膜和吸附膜三种类型。在阳极形成
保护膜的缓蚀剂称阳极缓蚀剂，在阴极形成保护膜的称阴极缓蚀剂。几种主要
缓蚀剂介绍如下。

６２１１　氧化膜型缓蚀剂
这类缓蚀剂直接或间接产生金属的氧化物或氢氧化物，在金属表面形成保

护膜，如铬酸盐等即属此类缓蚀剂。它们所形成的防蚀膜薄而致密，与基体金
属的黏附性强，结合紧密，能阻碍溶解氧扩散，使腐蚀反应速度降低。当保护
膜到达一定厚度而能起到充分的扩散障壁之后，膜的增长就几乎自动停止，不
再加厚。因此，氧化膜型缓蚀剂的防腐效果良好，而且有过剩的缓蚀剂也不致
产生结垢。但是，多数氧化膜型缓蚀剂都是重金属含氧酸盐 （如铬酸盐），因
污染环境，不会有太大发展。目前一般不单独采用铬酸盐，而是与其他缓蚀剂
混合使用，以降低铬酸盐的用量。
亚硝酸盐借助于水中溶解氧在金属表面形成氧化膜而成为阳极型缓蚀剂，

具有代表性的是亚硝酸钠和亚硝酸铵。这种缓蚀剂在含有氧化剂的水中使用
时，防腐效果会减弱，因此不能与氧化性杀菌剂 （如氯等）同时使用。亚硝酸
盐缓蚀剂的主要缺点是：在长期使用后，系统内硝化细菌繁殖，氧化亚硝酸盐
变为硝酸盐，防腐效果降低。

６２１２　水中离子沉淀膜型缓蚀剂
这种缓蚀剂与溶解于水中的离子生成难溶盐或络合物，在金属表面上析出

沉淀，形成防蚀薄膜。所形成的膜多孔、较厚、比较松散，多与基体金属的密
合性较差。因此，防止氧扩散不完全。而且当药剂过量时，薄膜不断增长，引
起垢层加厚而影响传热。这种缓蚀剂有聚磷酸盐和锌盐。聚磷酸盐的缓蚀作用
与它的螯合作用是有关的。即聚磷酸盐和水中Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋、Ｚｎ２＋等离子形
成的络合盐在金属表面构成保护膜。正磷酸盐是阳极缓蚀剂，因为它主要形成
以Ｆｅ２Ｏ３和ＦｅＰＯ４为主的保护膜，抑制了阳极反应。当有Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋存在
时，聚磷酸盐主要起阴极缓蚀的作用。形成的保护膜主要是聚磷酸钙等，能在
阴极表面形成沉淀型保护膜。因此在采用聚磷酸钠为缓蚀剂时，水中应该有一
定浓度的Ｃａ２＋或 Ｍｇ２＋。使用聚磷酸盐作缓蚀剂的水中要有一定量的溶解氧，
在现有冷却塔的循环水系统中容易满足此要求。聚磷酸盐是微生物的营养成
分，所以会促进微生物的繁殖，必须采取措施控制微生物。
锌盐也是一种阴极型缓蚀剂，锌离子在阴极部位产生Ｚｎ（ＯＨ）２沉淀，

起保护膜的作用。锌盐的阴离子一般不影响它的缓蚀性能，ＺｎＯ、ＺｎＳＯ４ 以
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及Ｚｎ（ＮＯ３）２ 等都可选用，锌盐往往和其他缓蚀剂联合使用，可有明显的增
效作用。锌盐在循环水中溶解度很低，容易沉淀而消耗掉。另外对环境的污
染也很严重，这就限制了锌盐的使用。

６２１３　金属离子沉淀膜型缓蚀剂
这种缓蚀剂是使金属活化溶解，并在金属离子浓度高的部位与缓蚀剂形成

沉积，产生致密的薄膜，缓蚀效果良好。在防蚀膜形成之后，即使在缓蚀剂过
剩时，薄膜也停止增厚。这种缓蚀剂如巯基苯并噻唑 （简称 ＭＢＴ）是铜的很
好的阳极缓蚀剂，剂量仅为１～２ｍｇ／Ｌ。因为它可在铜的表面进行螯合反应，
形成一层沉淀薄膜，抑制腐蚀。这类缓蚀剂还有其他杂环硫醇。巯基苯并噻唑
与聚磷酸盐共同使用时，对防止金属的点蚀有良好的效果。

６２１４　吸附膜型缓蚀剂
这种有机缓蚀剂的分子具有亲水性基和疏水性基。亲水基即极性基能有效

地吸附在洁净的金属表面上，而将疏水基团朝向水侧，阻碍水和溶解氧向金属
扩散，以抑制腐蚀。防蚀效果与金属表面的洁净程度有关。这种缓蚀剂主要有
胺类化合物及其他表面活性剂类有机化合物。这种缓蚀剂的缺点在于分析方法
比较复杂难于控制浓度；价格较贵，在大量用水的冷却系统中使用还有困难，
但有发展前途。
综上所述，氧化膜型缓蚀剂如铬酸盐系虽然效果和经济上都有利，但从保

护环境的角度考虑，今后不会有大的发展前途，金属离子沉淀膜型缓蚀剂发展
也不大。到目前为止，主要采用的还是水中离子沉淀膜型缓蚀剂，即聚磷酸盐
和锌盐，近年来国外大量发展吸附膜型有机缓蚀剂，国内也在开展这方面的试
验和研究。

６２２　沉积物控制
沉积物控制包括结垢控制和污垢控制，而黏垢控制往往与微生物控制分不

开。结垢控制和污垢控制所采用的方法和药剂往往是不同的。

６２２１　结垢控制

冷却水中如无过量的ＰＯ３－４ 或ＳｉＯ２，则Ｃａ３（ＰＯ４）２ 垢和硅酸盐垢是不容

易生成的。循环冷却水系统中最易生成的是ＣａＣＯ３ 垢，下面主要讨论如何防
止碳酸盐水垢的析出。
考虑控制结垢方案时，要结合循环水量大小、要求如何、药剂来源等，因

地制宜地选择控制方案。控制结垢的方法，大致有以下几类。
（１）从冷却水中去除产生结垢的成分　水中Ｃａ２＋是形成ＣａＣＯ３ 垢的主要

原因，如能从水中除去Ｃａ２＋，使水软化，则ＣａＣＯ３就无法结晶析出。从水中

去除Ｃａ２＋的方法主要有以下两种。
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① 离子交换树脂法。离子交换树脂法就是让水通过离子交换树脂，将

Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋从水中置换出来并结合在树脂上，达到从水中除去Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋

的目的。软化时采用的树脂是钠型阳离子交换树脂。硬水通过交换树脂，其中

Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋等二价阳离子与 Ｎａ＋ 交换，并与树脂结合，从而从水中除去

Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋等离子，使水软化。当树脂失去交换能力时，停止软化操作，并
通入食盐水进行反冲洗，使结合在树脂上的Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋与食盐水中的 Ｎａ＋

进行交换，让Ｎａ＋重新结合在树脂上，原先结合在树脂上的Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋经
交换后进入水中，随再生废水被排走，这个过程称为再生。软化、再生交替进
行，就能得到所需要的软水。
软化反应式为：

Ｒ（ＳＯ３Ｎａ）２＋Ｃａ（ＨＣＯ３）２ Ｒ（ＳＯ３）２Ｃａ＋２ＮａＨＣＯ３

Ｒ（ＳＯ３Ｎａ）２＋ＭｇＳＯ ４ Ｒ（ＳＯ３）２Ｍｇ＋Ｎａ２ＳＯ４

再生反应式为：
Ｒ（ＳＯ３）２ Ｃａ＋２ＮａＣｌ Ｒ（ＳＯ３Ｎａ）２＋ＣａＣｌ２

Ｒ（ＳＯ３）２Ｍｇ ＋２ＮａＣｌ Ｒ（ＳＯ３Ｎａ）２＋ＭｇＣｌ２

用离子交换法软化补充水，成本较高。此法只有在补充水水质很差或必须
提高浓缩倍数情况下采用。

② 石灰软化法。补充水未进入循环冷却水系统之前，在预处理时就投加
适量的石灰，让水中的Ｃａ（ＨＣＯ３）２与石灰在澄清池中预先反应，生成ＣａＣＯ３
沉淀析出，从而除去水中的Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋。其反应式为：

ＣａＯ＋Ｈ２ Ｏ Ｃａ（ＯＨ）２

Ｃａ（ＯＨ）２＋Ｃａ（ＨＣＯ３）２ ２ＣａＣＯ３＋２Ｈ２Ｏ

２Ｃａ（ＯＨ）２＋Ｍｇ（ＨＣＯ３）２ ２ＣａＣＯ３＋Ｍｇ（ＯＨ）２＋２Ｈ２Ｏ

投加石灰所耗的成本低。原水钙浓度高而补水量又较大的循环冷却水系
统常采用这种方法。但投加石灰时，灰尘较大，劳动条件差。如能从设计上
改进石灰投加法，此法是值得采用的，尤其对暂时硬度大的结垢型原水更
适用。

（２）加酸或通入ＣＯ２，降低ｐＨ值，稳定重碳酸盐

① 加酸。采用酸化法将碳酸盐硬度转化成溶解度较高的非碳酸盐硬度也
是控制结垢的方法之一。酸化法通常是加硫酸。因为加盐酸会带入Ｃｌ－，增加
水的腐蚀性；加硝酸则会带入ＮＯ－３ ，有利于硝化细菌的繁殖。化学反应如下：

Ｃａ（ＨＣＯ３）２＋Ｈ２ＳＯ →４ ＣａＳＯ４＋２ＣＯ２↑＋２Ｈ２Ｏ

加酸以后，碳酸盐硬度降至Ｈ′Ｂ，非碳酸盐硬度升高。要求经加酸处理后
满足下列条件：

ＫＨ′Ｂ≤Ｈ′ （６２７）
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式中　Ｈ′Ｂ———酸化后的补充水碳酸盐硬度；

Ｈ′———循环水碳酸盐硬度。
酸化法适用于补充水的碳酸盐硬度较大时。如果用硫酸时，要使加酸后

生成的ＣａＳＯ４ 浓度小于相应水温时的溶解度。运行时应控制ｐＨ 值大于

７０，一般为７２～７８。加酸后，ＳＯ２－４ 浓度如达４００～２０００ｍｇ／Ｌ时，沟道、
水池应注意防腐。如用盐酸时，应注意Ｃｌ－对设备的腐蚀性。为了保证处理
效果，投酸量应严格控制，并经常监测碳酸盐硬度、ｐＨ 值、水温、酸浓
度等。

② 通入ＣＯ２。有些化肥厂在生产过程中常有多余的ＣＯ２，而有些化工厂
的烟道气中也含有相当多的ＣＯ２。如果将ＣＯ２通入水中，则可使式 （６１）平
衡向左进行，从而稳定了重碳酸盐。但此法常因冷却水通过冷却塔时，ＣＯ２易
从水中逸出，因而在冷却塔中析出ＣａＣＯ３，堵塞冷却塔中填料之间的孔隙，
这种现象称钙垢转移，因此该方法应用有困难。根据近年来实践的经验，只要
在凉水塔中适当注意补充一些ＣＯ２，并控制好冷却水的ｐＨ值，就可减少或消
除钙垢转移的危害，故此法对某些化肥厂或化工厂、电厂等仍有推广使用的
价值。

（３）向水中投加阻垢剂　从水中析出ＣａＣＯ３ 等水垢的过程，就是微溶性
盐从溶液中结晶沉淀的一种过程。按结晶动力学观点，结晶的过程首先是生成
晶核，形成少量的微晶粒，然后这种微小的晶体在溶液中由于热运动 （布朗运
动）不断地相互碰撞，和金属器壁也不断地进行碰撞，碰撞的结果就提供了晶
体生长的机会，使小晶体不断地变成了大晶体，也就是说形成了覆盖传热面的
垢层。从ＣａＣＯ３的结晶过程看，如能投加某些药剂 （阻垢剂），破坏其结晶增
长，就可达到控制水垢形成的目的。２０世纪６０年代初，尚未发展聚合物沉积
控制剂时，曾采用单宁、木质素、磺化木质素、磺化单宁酸、淀粉、改性淀粉
和羧甲基纤维素等天然有机物质作为分散剂，控制水垢的生成。后来曾广泛采
用聚磷酸盐。近年来采用人工合成的多种阻垢剂，如聚磷酸盐、有机磷酸盐、
聚丙烯酸盐等。

① 聚磷酸盐。在冷却水处理中常用的聚磷酸盐有长链状阴离子的三聚磷
酸钠和六偏磷酸钠。它们既有阻垢作用，又有缓蚀作用，这里只讨论阻垢
作用。
三聚磷酸钠分子式为Ｎａ５Ｐ３Ｏ１０，其结构式如下：

 Ｎａ Ｏ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 Ｏ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 Ｏ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 Ｏ Ｎａ
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六偏磷酸钠其链较长，约含２０～１００个ＰＯ－３ 单位，其结构通式如下：

　　　　　　　　　　　　　　  ＯＮａ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 Ｏ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 Ｏ Ｐ





Ｏ

Ｏ

Ｎ

ａ

 

熿

燀

Ｏ Ｎａ

燄

燅

　　

ｎ

六偏磷酸钠没有固定的熔点，在水中溶解度很大，但不恒定。溶于水时，
生成水解产物多磷酸根阴离子聚结体，其水溶液有很大的浓度，ｐＨ 值在

５５～６４之间。
聚磷酸盐能与水中的金属离子起络合反应。由于聚磷酸盐捕捉溶解于水中

的金属离子产生可溶性络合盐，使金属离子的结垢作用受到抑制，不易结成坚
硬的结垢，从而提高了水中允许的极限碳酸盐硬度。聚磷酸盐产生络盐的能力
与其中所具有的磷原子总数成正比。磷原子数目愈多，捕捉金属离子的能力愈
大，而与其链长无关，所生成的络盐的离解度也与链长无关。聚合磷酸盐对碱
土金属离子Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋等的螯合能力比对碱金属Ｎａ＋、Ｋ＋等强得多，从而
在水质稳定处理中有实用意义。聚磷酸钠和高分子量的阳离子结合，往往产生
沉淀物。在循环冷却水中，当用季铵盐作杀菌剂时，由于在水中产生了高分子
量的阳离子，会与聚磷酸钠反应产生沉淀而使之失效。
磷酸盐还是一种分散剂，具有表面活性，可以吸附在ＣａＣＯ３ 微小晶坯的

表面上，使碳酸盐以微小的晶坯形式存在于水中，从而防止产生结垢。聚磷酸
盐还可以和已沉淀在管壁上的胶体结合，或者和附在管壁上的Ｃａ２＋和Ｆｅ２＋等
形成络合或螯合离子，然后再借布朗运动或紊流的作用，把管壁上的水垢物质
分散到水中。正磷酸钠也有在固体表面上的强吸附作用，可以作为分散剂来使
用，但必须控制产生Ｃａ３（ＰＯ４）２ 沉淀。聚磷酸盐在水溶液中会由于水解作用
而产生正磷酸盐，这样，不仅降低了聚磷酸盐的效果，而且加剧了正磷酸盐
的结垢。聚磷酸盐的水解速度受很多因素影响：水在工艺冷却设备中的升温
过程中得到了聚磷酸盐水解所需的热能；Ｈ＋对水解起催化作用，ｐＨ值高
则水解慢，在ｐＨ＝９～１０时基本稳定；水中有铁及铝的氢氢化物溶胶时，
水解加快；有微生物存在时也大大加速水解的速度；如水中有可被络合的阳
离子，大多数情况下可加快水解速度；最后，聚磷酸盐本身的浓度越高，水
解速度也越大。
从这些影响因素可以看出，在一般水质及水温不高的情况下，聚磷酸盐的

水解速度很慢，但在水温超过３０～４０℃以后，特别是在一些催化因素的作用
下，聚磷酸盐会在数小时甚至在几分钟内发生很显著的水解变化。在实际应用
中，往往考虑聚磷酸盐投量的一半可水解为正磷酸盐，以此控制Ｃａ３（ＰＯ４）２
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的沉淀和聚磷酸盐的投量。

② 膦酸盐。膦酸的种类很多，但在它们的分子结构中都含有与碳原子直
接相连的膦酸基团：




Ｃ Ｐ

ＯＨ



Ｏ

ＯＨ

并且分子中还可能含有—ＯＨ、—ＣＨ３或—ＣＯＯＨ等基团。因此，按分子
中含膦酸基团的数目，膦酸可分为二膦酸、三膦酸、四膦酸、五膦酸等；如按
分子结构的类型，膦酸又可分为亚甲基膦酸型、同碳二膦酸型、羧酸膦酸型和
含其他原子膦酸盐。
膦酸是国外２０世纪６０年代后期才开发的新产品，但在７０年代就在循环

冷却水处理中得到广泛应用。其优点如下。首先，它们分子结构中都有Ｃ—Ｐ
键，而这种键比聚磷酸盐中的Ｐ—Ｏ—Ｐ键要牢固得多，因此它的化学稳定性
好，不易水解，并且耐高温，在使用中不会因水解生成正磷酸而导致菌藻过度
繁殖。其次，它与聚磷酸盐一样也有阈值效应，即只需用几毫克每升的膦酸就
可以阻止几百毫克每升的碳酸钙发生沉淀；同时，它的阻垢性能比聚磷酸盐
好。第三，它还有与其他药剂共用时的良好协同效应。因此在实际使用中人们
常选择其有最佳协同效应的复合配方使用。除上述优点外，膦酸在高剂量下还
具有良好的缓蚀性能，并且属于无毒或极低毒的药剂。
膦酸盐的阻垢作用在于其吸附作用和分散作用。有的提高了结垢物质微粒

表面的电荷密度，使这些微粒的排斥力增大，降低微粒的结晶速度，使结晶体
结构畸变而失去形成桥键的作用，从而不致形成硬实的结垢。
膦酸盐与聚磷酸盐有许多相同的性质，如能与钙及许多金属阳离子形成螯

合物，能使含铁和锰的水稳定。它是一种很好的分散剂和胶溶剂，能使含

Ｃａ２＋的过饱和溶液稳定，不致结垢，能在金属表面形成保护膜，起控制腐蚀
的作用。膦酸品种很多，但在循环冷却水中常用的药剂主要有以下几种。

ａＡＴＭＰ。化学名称为氨基三亚甲基膦酸，ＡＴＭＰ系其英文名称ａｍｉｎ
ｏｔｒｉｍｅｔｈｙｌｅｎｅｐｈｏｓｐｈｏｎｉｃａｃｉｄ的缩写。其分子结构式为：

（ＨＯ）２ＯＰ ＣＨ ２Ｎ

ＣＨ２ ＰＯ（ＯＨ） ２

ＣＨ２ ＰＯ（ＯＨ） ２

ＡＴＭＰ是由氯化铵、甲醛和三氯化磷为原料一步合成的。

ＡＴＭＰ具有稳定的Ｃ—Ｐ键，是膦酸中最常用的药剂之一。试验表明，在
含９５ｍｇ／Ｌ钙硬度的水溶液中，投加１ｍｇ／Ｌ的ＡＴＭＰ，在８５℃温度下，可保
持２４ｈ不沉淀。又根据试验数据比较，ＡＴＭＰ是亚甲基膦酸型中对ＣａＣＯ３阻
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垢效果最好的几种药剂之一，因此ＡＴＭＰ对抑制ＣａＣＯ３垢特别适用。

ｂＥＤＴＭＰ。化学名称为乙二胺四亚甲基膦酸，ＥＤＴＭＰ是其英文名称

ｅｔｈｙｌｅｎｅｄｉａｍｉｎｅｔｅｔｒａｍｅｔｈｙｌｅｎｅｐｈｏｓｐｈｏｎｉｃａｃｉｄ的缩写。其分子结构式为：

Ｎ

Ｈ２Ｃ（ＨＯ）２ ＯＰ

Ｈ２Ｃ（ＨＯ）２ ＯＰ

ＣＨ ２ ＣＨ ２Ｎ

ＣＨ２ ＰＯ（ＯＨ） ２

ＣＨ２ ＰＯ（ＯＨ） ２

ＥＤＴＭＰ是由乙二胺、甲醛和三氯化磷一步合成的。它能与多价离子

Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋、Ｆｅ２＋、Ｚｎ２＋、Ａｌ３＋、Ｆｅ３＋等形成稳定的络合物，所形成的络

合物常是多元环形。ＥＤＴＭＰ对抑制ＣａＣＯ３、水合氧化铁和ＣａＳＯ４ 等水垢都
有效，而对稳定ＣａＳＯ４ 的过饱和溶液最为有效，并且在２００℃高温下也不分
解，因此更适用于低压锅炉作炉内处理。国外还曾用ＥＤＴＭＰ纯品作注射用
药，如作牙膏的添加剂，以阻止Ｃａ３（ＰＯ４）２垢在牙齿上的沉淀。

ｃＨＥＤＰ。ＨＥＤＰ是同碳二膦酸型中的一种膦酸。它的分子结构中不含
氮，其化学名称为羟基亚乙基二膦酸。ＨＥＤＰ是其英文名称１ｈｙｄｒｏｘｙｅｔｈｙｌｉ
ｄｅｎｅ１，１ｄｉｐｈｏｓｐｈｏｎｉｃａｃｉｄ的缩写。其分子结构式为：

Ｃ

ＣＨ


３

（ＨＯ）２ ＯＰ

ＯＨ

ＰＯ（ＯＨ） ２

ＨＥＤＰ是用乙酸和三氯化磷一步合成的。由于分子结构中只有Ｃ—Ｐ键而
无Ｃ—Ｎ键，因此其抗氧化性比上述两种膦酸好。ＨＥＤＰ也能与金属离子形成
六元环螯合物，并且有阈值效应和协同效应，因此它对抑制ＣａＣＯ３、水合氧
化铁等的析出或沉积有很好的效果，但对抑制ＣａＳＯ４ 垢的效果较差。纯的

ＨＥＤＰ是无毒的，国外还曾用它作为酒的稳定剂。此外，纯品还用于无氰
电镀。
由于膦酸盐不但有显著的阻垢作用，而且还有一定的缓蚀效果，故可用作

复合抑制剂的重要成分。当循环水中有强氧化剂如氯时，膦酸盐多少会受到影
响而转化为正磷酸盐和某些胺化合物。

③ 聚羧酸类阻垢剂。聚羧酸作为阻垢剂和分散剂，使用最多的是丙烯酸
的均聚物和共聚物，以及以马来酸为主的均聚物和共聚物。聚羧酸的阻垢性能
与其分子量、羧基的数目和间隔有关。每个品种有其最佳分子量值。如果分子
量相同，则碳链上羧基数愈多，阻垢效果愈好。因为当羧基聚积密度高时，阻
碍了相邻碳原子的自由旋转作用，相对地固定了相邻碳原子上羧基的空间位
置，增加了它们与碱土金属晶格的缔合程度，从而提高了阻垢能力。这类化合
物对碳酸钙等水垢具有良好的阻垢作用，可增大Ｃａ３（ＰＯ４）２的溶解度和防止铁
的氧化物结疤等。同时也有阈值效应，因此用量也是极微的。但它们与聚磷酸
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盐或膦酸盐不同。后者只能对结晶状化合物产生影响，而对泥土、粉尘、腐蚀
产物和生物碎屑等污物的无定形粒子不起作用；而聚丙烯酸等聚合电解质却能
对这些无定形不溶性物质起到分散作用，使其不凝结，呈分散状态而悬浮在水
中，从而被水流所冲走。这一类阻垢剂还有聚丙烯酸的衍生物如聚甲基丙烯酸
和聚丙烯酰胺等，均可阻碍沉积物形成。这种聚合物中的羟基或酰胺基具有分
散能力。

ａ聚丙烯酸。聚丙烯酸是由丙烯酸单体在异丙醇调节剂下以过硫酸铵为
引发剂聚合而成的，其分子结构式为：

ＣＨ ２ＣＨ

熿

燀 ＣＯＯＨ

燄

燅
　　　　　　

ｎ

它也可以通过丙烯腈水解生成丙烯酸再聚合而成。作为水处理剂，其平均
相对分子质量一般在１０００～６０００范围内较好，其最佳值视水质条件和操作条
件而异。用于海水、含盐的井水以及温度较高时，相对分子质量要高一些，约
在２０００～４０００左右。对ＣａＳＯ４垢，试验发现聚丙烯酸相对分子质量在７２０左
右时，消垢效果最好。聚丙烯酸除有良好的阻垢性能外，还能对非晶状的泥
土、粉尘和腐蚀产物以及生物碎屑等起分散作用。因此在现代使用的各种复合
水处理剂中常加有聚丙烯酸。

ｂ聚甲基丙烯酸。聚甲基丙烯酸由甲基丙烯酸单体聚合而成。其分子结
构式为：

ＣＨ ２ＣＨ

ＣＯＯＨ

ＣＨ



熿

燀

３ 燄
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ｎ

聚甲基丙烯酸的阻垢和分散性能与聚丙烯酸相似，其耐温性较好，但价格
较贵，一般不如聚丙烯酸那样使用广泛。
以上三类阻垢剂在实用中常组成复合剂。
近年来，国外已开发出相当多品种的带磺酸基团的共聚物。据称这类共聚

物具有良好的阻垢性能，特别是对抑制磷酸钙垢效果更显著。除此之外还兼有
良好的分散性能，适应ｐＨ值范围宽，对 “钙容忍度”高，是一种应用前途广
泛的新品种。由于这类共聚物中引入了苯环，使其热稳定性有所提高，又由于
分子结构中引入磺酸基团，使该共聚物的分散作用也得到了加强。常用于冷却
水系统和中、低压锅炉中，用来控制Ｃａ３（ＰＯ４）２、ＣａＣＯ３、硅酸盐、铁的氧化
物以及污泥等的沉积，效果显著。

６２２２　污垢控制
污垢的形成主要是由尘土、杂物碎屑、菌藻尸体及其分泌物和细微水垢、
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腐蚀产物等构成。因此，欲控制好污垢，必须做到以下几点。
（１）降低补充水浊度　天然水中尤其是地面水中总夹杂有许多泥砂、腐殖

质以及各种悬浮物和胶体物，它们构成了水的浊度。作为循环水系统的补充
水，浊度愈低，带入系统中可形成污垢的杂质就愈少。干净的循环水不易形成
污垢。当补充水浊度低于５ＮＴＵ时，如城镇自来水、井水等，可以不进行预
处理直接进入系统。当补充水浊度高时，必须进行预处理，使其浊度降低。为
此我国国家标准 《工业循环冷却水处理设计规范》中规定，循环冷却水中悬浮
物浓度不宜大于２０ｍｇ／Ｌ。当换热器的形式为板式、翅片管式和螺旋板式时，
不宜大于１０ｍｇ／Ｌ。

（２）做好循环冷却水水质处理　冷却水在循环使用过程中，如不进行水质
处理，必然会产生水垢或对设备腐蚀，生成腐蚀产物。同时还会有大量菌藻滋
生，从而形成污垢。如果循环水进行了水质处理，但处理得不太好时，就会使
原来形成的水垢因阻垢剂的加入而变得松软，再加上腐蚀产物和菌藻繁殖分泌
的黏性物，它们就会黏合在一起，形成污垢。因此，需做好水质处理。

（３）投加分散剂　在进行阻垢、防腐和杀生水质处理时，投加一定量的分
散剂，也是控制污垢的一种有效方法。分散剂能将黏合在一起的泥团杂质等分
散成微粒使之悬浮于水中，随着水流流动而不沉积在传热表面上，从而减少污
垢对传热的影响，同时部分悬浮物还可随排污水排出循环水系统。

（４）增加旁滤设备　即使在水质处理较好、补充水浊度也较低的情况下，
循环水系统中的浊度仍会不断升高，从而加重污垢的形成。如果在系统中增设
旁滤设备，只要控制旁流量和进、出旁流设备的浊度，就可保证系统在长时间
运行下浊度也不会增加，维持在控制的指标内，从而减少污垢的生成。旁滤池
的流量可按循环冷却水系统中悬浮物量的动平衡关系决定，或按循环水系统中
总水量经过规定时间全部过滤一次来计算。旁流量一般经验是取１％～５％的
循环水量，即可保持水中悬浮物在最低限度，并可控制污物的沉积，旁流量也
可根据下式进行较准确的计算：

Ｓ＝ＭｃＭ
（１＋ｎ）－Ｂｃ
ｃ－ｃｓ

（６２８）

式中　Ｓ———旁流量，ｍ３／ｈ；

Ｍ———补充水量，ｍ３／ｈ；

Ｂ———每小时排污量，ｍ３／ｈ；

ｃＭ———补充水中浊度，ｍｇ／Ｌ；

ｃ———增设旁滤设备后循环水的最终浊度，ｍｇ／Ｌ；

ｃｓ———经过旁流后，旁滤设备出口的浊度，ｍｇ／Ｌ；

ｎ———参数。
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设旁滤池是防止悬浮物在循环冷却水中积累的有效方法，循环冷却水的一
部分连续经过旁滤池或滤后返回循环系统。旁滤池的设置方式一是与工艺冷却
装置并联，另一是和工艺冷却装置串联。旁滤池的构造与常用的滤池相同，为
了简化流程，可采用压力滤池。

６２３　微生物控制
前面已提到过微生物可引起黏垢，黏垢又会引起循环水系统中微生物的大

量繁殖，黏垢会使换热器传热效率降低并增加水头损失，而且，微生物与腐蚀
有关，故控制微生物的意义更加深远。这里主要介绍杀灭微生物即抑制微生物
繁殖的化学药剂处理法。化学处理所用的药剂，可以分为氧化型杀菌剂、非氧
化型杀菌剂及表面活性剂杀菌剂等，分述如下。

６２３１　氧化型杀菌剂
目前循环冷却水中采用的氧化型杀菌剂，主要为液氯、次氯酸盐 （如次氯

酸钙、次氯酸钠）及二氧化氯。但是氯在冷却塔中易于损失，不能起持续的杀
菌作用，故可用氯与非氧化型杀菌剂联合使用。另外，有机及其他还原性水处
理剂与氧化型杀菌剂不能同时使用。

（１）氯　氯是一种强氧化性杀生剂，用于水处理中杀菌消毒的历史最
为悠久。虽然２０世纪７０年代以来，为控制冷却水中微生物的生长，人们
开发了许多新型的氧化性和非氧化性杀生剂，但是由于氯具有杀菌力强、
价格低廉、来源方便等一系列的优点，所以氯至今仍是应用最广泛的一种
杀菌剂。
氯进入冷却水中，水解生成盐酸和次氯酸：

Ｃｌ２＋Ｈ２ Ｏ ＨＣｌ＋ＨＣｌＯ

次氯酸在水中发生电离，生成 Ｈ＋和ＯＣｌ－两种离子：

幑幐ＨＯＣｌ Ｈ＋＋ＯＣｌ－

作为微生物杀菌剂，次氯酸 （ＨＯＣｌ）的杀菌效率比次氯酸根离子
（ＯＣｌ－）要高２０倍。次氯酸是一种极强的氧化剂。它容易扩散通过微生物的
细胞壁，与原生质反应，与细胞的蛋白质生成化学稳定的氮氯键。
三磷酸腺苷 （ＡＴＰ）对于微生物的呼吸至关重要。氯能氧化某些辅酶

巯基 （氢硫基）上的活性部位，而这些辅酶巯基是生产三磷酸腺苷的中
间体。
一般来说，藻类比细菌更容易被氯杀死。如果有大块的藻类存在，那么只

有在藻块表面的那些藻类会被氯杀死，因为溶解在水中的氯较容易到达和接触
藻块的表面。
冷却水的ｐＨ值直接控制着次氯酸的电离度。低ｐＨ值对于次氯酸的酸式

存在形式有利。在ｐＨ＝５０时，次氯酸的电离度很小，故杀菌效果好；在
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图６２　ｐＨ值对水中有效游离

氯 （ＨＯＣｌ）的影响

ｐＨ＝７５时，水中次氯酸的浓度和次氯
酸根的浓度几乎相等。在ｐＨ≥９５时，
次氯酸几乎全部电离为次氯酸根离子，
故杀菌效果差 （见图６２）。
一般氯的ｐＨ值范围以６５～７５为

最佳。ｐＨ＜６５时，虽能提高氯的杀生
效果，但冷却水系统中金属的腐蚀速度
将增加。氯是一种强氧化剂，它能不同
程度地氧化 （破坏）冷却水中的某些有
机阻垢剂或缓蚀剂，例如氨基三亚甲基
膦 酸 （ＡＴＭＰ） 和 巯 基 苯 并 噻 唑
（ＭＢＴ）等。冷却水中有氨、Ｈ２Ｓ、ＳＯ２
等物质存在时，将会使氯的消耗量增加。
氯能与水中的氨反应，连续生成ＮＨ２Ｃｌ、ＮＨＣｌ２和ＮＣｌ３：

ＮＨ３ 幑幐＋ＨＯＣｌ ＮＨ２Ｃｌ＋Ｈ２Ｏ

ＮＨ２ 幑幐Ｃｌ＋ＨＯＣｌ ＮＨＣｌ２＋Ｈ２Ｏ

ＮＨＣｌ２ 幑幐＋ＨＯＣｌ ＮＣｌ３＋Ｈ２Ｏ

ＮＨ２Ｃｌ、ＮＨＣｌ２和ＮＣｌ３虽亦有杀菌作用，但其杀菌能力远不如氯本身。
循环冷却水系统进行微生物的生长控制时，水中游离活性氯的浓度一般可

控制在０５～１０ｍｇ／Ｌ范围内。这时水中绝大多数微生物的生长将得到控制。
当与非氧化性杀菌剂联合使用时，水中游离活性氯的浓度则可控制在０２～
０５ｍｇ／Ｌ的范围内。

（２）次氯酸盐　冷却水系统中常用的次氯酸盐有次氯酸钠 （ＮａＯＣｌ）、次
氯酸钙 ［Ｃａ（ＯＣｌ）２］和漂白粉 ［ＣａＣｌ（ＯＣｌ）］，它们都是氧化性杀菌剂。过去，
次氯酸盐多用于小规模生活饮用水的杀菌消毒，近年来，则在循环冷却水处
理中也有应用，但主要用于处理或剥离设备或管道中的黏泥。使用高浓度
的次氯酸钠剥离冷却水系统中的黏泥，曾得到较好的效果。因此，次氯酸
盐也是一种黏泥剥离剂。次氯酸盐在冷却水中能生成次氯酸和次氯酸根，
它们的生成量是冷却水ｐＨ 值的函数。随着ｐＨ 值的降低，次氯酸的生成
量增加，次氯酸根的生成量则减少；随着ｐＨ 值的升高，情况则相反。由
于次氯酸盐在冷却水中能生成次氯酸，所以它们的杀菌作用与氯极为
相似。

（３）二氧化氯　二氧化氯 （ＣｌＯ２）是一种有效的氧化性杀菌剂。它的杀
菌能力较氯为强，杀菌作用较氯为快，且剩余剂量的药性持续时间长。它不仅
具有和氯相似的杀菌性能，而且还能分解菌体残骸，杀死芽孢和孢子，控制黏
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泥生长。二氧化氯的用量小，用２０ｍｇ／Ｌ的二氧化氯作用３０ｍｉｎ时能杀灭几
乎１００％的微生物，而剩余的二氧化氯浓度尚有０９ｍｇ／Ｌ。
二氧化氯的特点如下。首先，它适用的ｐＨ值范围广，在ｐＨ＝６～１０的

范围内能有效地杀灭绝大多数微生物，这一特点为循环冷却水系统在碱性条件
（ｐＨ≥８０）下运行时选用适用的氧化性杀菌剂提供了方便；其次，它不与冷
却水中的氨或大多数有机胺起反应。
二氧化氯是一种黄绿色到橙色的气体，有类似于氯的、令人不愉快的刺激

性气味。不论是二氧化氯的液体 （沸点１１℃）还是气体，两者都是很不稳定
的，运输时容易发生爆炸事故。因此，二氧化氯必须在现场制备和使用。
二氧化氯杀菌的成本约为氯的５倍。

６２３２　非氧化型杀菌剂
硫酸铜广泛用作控制藻类的药剂。但一般不单独使用硫酸铜，有以下原

因：一方面为了防止铜离子沉淀在铁质表面，形成以铁为阳极的腐蚀电池，所
以往往同时投加铜的螯合剂如ＥＤＴＡ等；另一方面为了使铜离子能渗进附着
在塔体上的藻类内部，往往同时投加表面活性剂，如碳原子数为１２～１６的脂
肪胺即为常用的表面活性剂。在某些方面，非氧化性杀生剂比氧化性杀生剂更
有效或更方便。因此，在许多冷却水系统中，常常是非氧化性杀生剂与氧化性
杀生剂两者联合使用。例如，每天冲击性加氯１～２次，同时每周加非氧化性
杀生剂一次。
应用于循环冷却水系统中的氯酚类非氧化性杀生剂主要有双氯酚、三氯

酚和五氯酚的化合物。由双氯酚等制成的水溶液是一种高效、广谱的杀生
剂。这种杀菌剂对异养菌、铁细菌、硫酸盐还原菌等都有较好的杀菌作用。
以１５ｍｇ／Ｌ的剂量杀灭异养菌的效率可达９５％，用０５ｍｇ／Ｌ的剂量则可抑
制蜡状芽孢杆菌的生长。用于循环冷却水中作杀菌剂的三氯酚和五氯酚大多
以２，４，５三氯酚和五氯酚的钠盐形式使用。五氯酚的使用浓度一般为

５０ｍｇ／Ｌ。
将氯酚类杀生剂与某些阴离子型表面活性剂混合，可以明显提高其杀生的

效果。氯酚类杀菌剂的杀菌作用是由于它们能吸附在微生物的细胞壁上，然后
扩散到细胞结构中，在细胞质内生成一种胶态溶液，并使蛋白质沉淀。
可以看出，氯酚杀菌剂的使用量一般都比较高，利用不同药剂对不同菌种

杀菌效率不同的特点，可以把数种氯酚化合物组成复方杀菌剂，发挥增效作
用，从而可降低杀菌剂的用量。常用氯酚和铜盐混合控制藻类，间歇投药，可
以得到满意的效果。

６２３３　表面活性剂杀菌剂
表面活性剂杀菌剂主要以季铵盐类化合物为代表。常用的是烷基三甲基氯
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化铵 （简称ＡＴＭ）、二甲基苄基烷基氯化铵 （简称ＤＢＡ）及十二烷基二甲基
苄基氯化铵 （简称ＤＢＬ）。
长碳链的季铵盐是一些阳离子型表面活性剂，其结构式可以表示为：

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　 Ｒ３Ｎ

Ｒ

２

Ｒ

４

Ｒ

熿

燀

１

燄

燅

　　　　

＋

·Ｘ－

其中的Ｒ１、Ｒ２、Ｒ３和 Ｒ４代表不同的烃基，其中之一必须为长的碳链，

Ｘ－常为卤素阴离子。
季铵盐带正电荷，而构成生物性黏泥的细菌、真菌及藻类带负电荷。因此

可被微生物选择性吸附，并聚积在微生物的体表上，改变原形质膜的物理化学
性质，使细胞活动异常。季铵盐的油基 （疏水基）能溶解微生物体表的脂肪
壁，从而杀死微生物。一部分季铵化合物透过细胞壁，进入菌体内，与构成菌
体的蛋白质或蛋白胨反应，使微生物代谢异常，从而杀死微生物。作为表面活
性剂的季铵盐，由于具有渗透性质，所以往往和其他杀菌剂同时使用，以加强
效果。使用季铵盐类的缺点是剂量比较高，常引起发泡现象。但发泡能使被吸
着在构件表面的生物性黏泥剥离下来，随水流经旁滤池除去。季铵盐的杀菌能
力不及氯系杀菌剂。
杀菌剂可以连续、间歇或瞬时投加。连续加药是按循环冷却水流量或循环

冷却水系统中保持一定浓度的要求，连续投加药剂，但不一定２４ｈ加药。瞬时
投药即在尽可能短的时间里，将需要的药剂量一次投入水中，产生很高的药
剂浓度，往往得到良好的杀菌效果。介于瞬时投药和连续投药之间的是间歇
投药。由于连续投药的耗药量大，而且运行操作的工作量大，采用较少。在
可能条件下，用两种或两种以上药剂配合使用，可达到药剂间相互增效的作
用。为了防止微生物逐渐适应杀菌剂而产生抗药性，应该选用几种药剂，轮
换使用。

６３　循环冷却水的预处理

为防止换热器受循环水损害，应在换热器管壁上预先形成完整的保护膜的
基础上，再进行运行过程中的腐蚀、沉积物和微生物控制。预处理就是要形成
保护膜，简称预膜。预膜形成后，在运行过程中只是维持或修补已形成的保
护膜。
为了有效地预膜，必须先对金属表面进行清洁处理。用化学清洗剂是一种

处理方法。用化学清洗剂清洗后，要用清水冲洗，将化学清洗剂和杂质全部冲
洗干净，即可进行预膜。在现代循环冷却水处理中，循环冷却系统的预处理包
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括：化学清洗剂清洗；冲洗干净；预膜，然后才转入正式运行。
在循环冷却系统第一次投产运行之前，在每次大修、小修之后，在系统发

生特低ｐＨ值之后，在新换热器或管束投入运行之前，在任何机械清洗或酸洗
之后，以及在运行过程中某种意外原因有可能引起保护膜损坏等情况，都必须
进行循环系统的预处理。

６３１　化学清洗
冷却水系统的清洗方法可以分为两大类：物理清洗和化学清洗。
物理清洗是指通过物理的或机械的方法对冷却水系统或其设备进行清洗的

一大类清洗方法。常用的物理清洗方法有：捅刷、吹气、冲洗、反冲洗、高压
水力冲洗、刮管器清洗、胶球清洗等。物理清洗的优点如下：①可以省去化学
清洗所需的药剂费用；②避免了化学清洗后清洗废液带来的排放或处理问题；

③不易引起被清洗设备的腐蚀。
其缺点为：①一部分物理清洗方法需要在冷却水系统中断运行后才能进

行；②对于黏结性强的硬垢和腐蚀产物，物理清洗 （除了高压水力清洗和刮管
器清洗外）的效果不佳；③清洗操作比较费工。
化学清洗是通过化学药剂的作用使被清洗设备中的沉积物溶解、疏松、脱

落或剥离的一大类清洗方法。化学清洗常常与物理清洗互相配合或交替使用，
这里主要介绍化学清洗。按使用的清洗剂，化学清洗可以分为：碱清洗、酸清
洗、络合剂清洗、聚电解质清洗、表面活性剂清洗、杀菌剂清洗和有机溶剂清
洗等。

６３１１　碱清洗
碱清洗又简称为碱洗。碱清洗是以强碱性或碱性的化学药剂作为清洗剂去

疏松、乳化和分散金属设备内沉积物的一类方法。常用的碱清洗药剂有氢氧化
钠、碳酸钠、磷酸氢二钠和硅酸钠。碱清洗时要同时添加表面活性剂去润湿油
脂、尘埃和生物物质，以提高清洗效果。
碱清洗常用于：①除去系统或设备中的油脂和安装时遗留的碎屑；②与酸

清洗交替使用，以除去诸如硅酸盐等酸清洗难于除去的沉积物；③碱清洗也用
于酸清洗之后，以中和水中或设备中残留的酸，降低其腐蚀性。
如果冷却水系统中有铝或镀锌钢件，则碱清洗时应特别慎重，因为这些两

性金属既能溶于酸中，也能溶于碱中。

６３１２　酸清洗
酸清洗常被简称为酸洗。许多年来，冷却水系统的化学清洗主要是采用某

些酸或酸式盐进行的。这些酸或酸式盐是盐酸、硫酸、硝酸、氨基磺酸、氟化
氢铵等。其中以盐酸使用得最多。酸能有效地清洗掉金属设备中由碱土金属碳
酸盐组成的硬垢和由金属氧化物组成的腐蚀产物。这些酸与金属的碳酸盐或氧
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化物反应，使之转变为可溶性的金属盐类。酸能溶解碳酸钙、磷酸钙、硫化铁
以及金属的氧化物。但酸 （除了氢氟酸）对硅酸盐则无效。对于油脂、悬浮物
和微生物生长形成的沉积物，酸洗的效果则很差。许多酸对金属设备有很强的
腐蚀性，因此，酸洗前需要向酸洗液中加入一些专用的高效酸洗缓蚀剂，以减
轻酸对被清洗设备金属基体的腐蚀。为了除去酸洗不易除去的一些物质、减少
酸的消耗量和使酸能与沉积物反应，在酸洗之前，往往需要对被清洗的设备进
行吹扫、水冲洗和碱洗 （或除油）处理。
在酸洗结束时，为了除去设备中的残酸，需要进行中和、水冲洗和漂洗。

酸洗后的金属设备表面非常活泼，极易生锈或腐蚀。为此，需要对设备进行钝
化或预膜处理。

６３１３　络合剂清洗
络合剂又称配体。络合剂清洗是利用各种络合剂 （其中包括螯合剂）对各

种成垢离子 （例如Ｃａ２＋、Ｍｇ２＋和Ｆｅ３＋）的络合作用 （配位作用）或螯合作
用，使之生成可溶性的络合物 （配位化合物）或螯合物而进行的清洗。络合剂
清洗中常用的无机络合剂有聚磷酸盐，常用的有机螯合剂有柠檬酸、乙二胺四
乙酸 （ＥＤＴＡ）和氮三乙酸 （ＮＴＡ）等。络合剂清洗具有溶垢效率高、对基
体金属和水泥设施的侵蚀性小、无氢脆和无晶间腐蚀等优点，故常被应用于循
环冷却水系统的不停车清洗中，但络合剂清洗也具有价格高，并要在较高温度
下才有效的缺点。

６３１４　表面活性剂清洗
表面活性剂和润湿剂通常使用于清洗冷却水系统中含油的或胶状物质的沉

积物。它们能分散冷却水中的油类、脂类和微生物产生的沉积物，然后通过排
放把这些物质从冷却水系统中除去。冷却水系统中通常所添加的表面活性剂是
一些低泡的、非离子型的表面活性剂。添加的浓度取决于冷却水系统中存在含
油沉积物的情况，一般为１０～１００ｍｇ／Ｌ （以活性物质计）。

６３１５　杀菌剂清洗
当冷却水系统中有微生物黏泥和含油沉积物时，可采用低泡型非离子型表

面活性剂和非氧化性杀菌剂 （例如二硫氰基甲烷），同时通入氯气，水的ｐＨ
值保持在６～７，对冷却水系统进行循环清洗。
从以上的讨论中可知，不同组成的沉积物需要不同的清洗剂才能进行

有效的清洗。例如，清洗金属设备上的油脂需要使用表面活性剂、氢氧化
钠或有机溶剂；除去碳钢换热器表面的水垢或腐蚀产物需要使用盐酸、氨
基磺酸或硝酸，而除去二氧化硅垢时，则需要在盐酸中添加氟化物，例如

ＮＨ４Ｆ·ＨＦ。一些主要的化学清洗方法、使用的主要清洗剂及其主要用途
见表６３。
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表６３　化学清洗的主要方法、药剂和用途

清 洗 方 法 使用的主要药剂 主　要　用　途

碱洗 　氢氧化钠、碳酸钠、磷酸钠、硅酸钠 　除去油脂、二氧化硅垢

酸洗 　盐 酸、硝 酸、硫 酸①、氨 基 磺 酸、
氢氟酸

　除去金属氧化物和水垢，除去二
氧化硅垢

络合剂清洗 　聚磷酸盐、柠檬酸、乙二胺四乙酸、氮
三乙酸、ＨＥＤＰ、ＡＴＭＰ、氨

　除去铁的氧化物、碳酸钙和硫酸
钙垢，除去铜垢

表面活性剂清洗 　低泡型非离子型表面活性剂、乳化剂 　除去油脂
杀生剂清洗（剥离） 　季铵盐类、次氯酸盐、氯 　剥离微生物黏泥、藻类

聚电解质清洗 　聚丙烯酸、水解聚马来酸酐、聚丙烯
酰胺

　除去碳酸钙垢和硫酸钙垢

有机溶剂清洗 　煤油、二甲苯、甲苯、重芳烃汽油、三
氯乙烷、乙二醇

　除去有机污垢

　　① 硫酸只能用于清洗氧化铁，不能用于清洗水垢。

化学清洗的优点是：①可以除去多数物理清洗不易除去的硬垢和腐蚀产
物；②清洗时可以不打开冷却设备，对设备内间隙小的部位也能进行清洗；

③清洗的时间较短，费工较少；④有些化学清洗可以在不停车状态下进行。
其缺点是：①化学清洗时处理不当或缓蚀剂使用不当，会引起设备严重腐

蚀；②清洗后的废液需要进行处理，否则会引起环境污染；③有些化学清洗药
剂的费用较高，有些药剂对操作人员的健康有影响。

６３２　钝化
（１）钝化　在金属表面上形成能抑制金属溶解过程的电子导体膜，而这层

膜本身在介质中的溶解速度又很小，以致能使金属的阳极溶解速度保持在很小
的数值上，则这层表面膜称为钝化膜。在金属表面上生成完整钝化膜的过程，
叫做钝化或钝化过程。

（２）钝化的目的　金属换热器经过酸洗后，换热器中还有残留的酸液，其
金属表面则处于十分活泼的活化状态。为此，需要将换热器进行中和及水冲
洗，以除去其中的残酸。如果换热器清洗后暂时不使用，则需要进行钝化，然
后加以封存。钝化的目的是防止换热器在清洗后存放期间腐蚀生锈。钝化应该
在清洗 （包括中和和水冲洗）后进行。

（３）钝化处理　下面是两种常用的钝化处理的配方：

①１％Ｎａ２ＣＯ３＋０５％ＮａＮＯ２；

②１％Ｎａ２ＣＯ３＋０２５％Ｎａ２ＨＰＯ４＋０２５％ＮａＨ２ＰＯ４。
钝化操作若在２７℃以上进行，则钝化可在几小时内完成；若不能在

２７℃以上进行，则可将钝化液泵入被钝化的冷却设备中封存几天，也是有
效的。
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６３３　预膜
清洗后，尤其是酸洗后的金属冷却设备 （其中包括换热器）在投入正常运

行之前，需要进行预膜。
（１）预膜的目的　预膜的目的是让清洗后尤其是酸洗后处于活化状态下的

新鲜金属表面上，或使保护膜曾受到重大损伤的金属表面在投入正常运行之前
预先生成一层完整而耐蚀的保护膜。

（２）预膜方案的分类　根据预膜时使用的药剂配方组成与日常运行时使用
的药剂配方组成之间是否有直接的联系，冷却水系统中金属冷却设备 （主要是
换热器）的预膜方案可以分为以下两大类。

① 专用配方的预膜方案。这种方案所用的预膜配方的性能一般都较好，
但它们的组成与该冷却水系统今后日常运行时所用配方的组成之间并无直接联

系。专用配方的预膜方案较多，如国内广泛使用的聚磷酸盐锌盐预膜方案就
是一例。

② 提高浓度的预膜方案。这种预膜方案的特点是预膜配方的组成与正常运
行配方的组成之间有着密切的联系。在预膜阶段，将该冷却水系统今后日常运
行时配方的浓度提高若干倍 （通常是２～４倍）作为预膜配方，在预膜浓度下运
行一段时间 （通常是几天或１～２周）；然后，把配方的浓度降低到日常运行浓度
（维持浓度）运行。这种方案由于操作和管理比较简单，所以得到广泛的应用。

（３）预膜方案实例　现将国内广泛流行的聚磷酸盐锌盐预膜方案的主要
内容介绍如下。

① 清扫和用水冲洗冷却水系统，根据冷却水系统中换热器金属表面上沉
积物的具体情况，进行必要的物理清洗和化学清洗，使需预膜的冷却设备有一
个清洁的金属表面。

② 预膜时，水中加入６４０ｍｇ／Ｌ六偏磷酸钠和１６０ｍｇ／Ｌ一水硫酸锌 （也可
把药剂浓度降低为１６０～３２０ｍｇ／Ｌ六偏磷酸钠和４０～８０ｍｇ／Ｌ一水硫酸锌）作为
预膜剂。同时放入腐蚀试片以监测金属在预膜过程中的腐蚀情况。在５０℃时将
水循环８ｈ。如果水的温度不易达到５０℃，则可改为在常温下循环２４～４８ｈ。

③ 水的ｐＨ值保持在６５±０５，钙离子浓度保持在４０ｍｇ／Ｌ左右。

④ 预膜好后，通过排放，使冷却水系统转入日常运行。
这个方案的优点是预膜时间短，效果好；缺点是预膜的条件 （温度、ｐＨ

值、钙离子浓度等）较为苛刻，预膜剂的用量较大。
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附录１　美国现行饮用水水质标准
（２００１年）

国家一级饮用水法规 （ＮＰＤＷＲｓ或一级标准），是法定强制性的标准，用
于公共给水系统。一级标准限定了饮用水中有害污染物质的浓度，以保护公众
健康。

国家一级饮用水法规

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　Ⅰ微生物学指标

　隐性孢子虫
０

（２００２１１
实施）

ＴＴ③

（２００２１１
实施）

　肠胃疾病（如痢疾、呕吐、腹
部绞痛） 　人类和动物粪便

　蓝伯贾第虫 ０ ＴＴ③
　肠胃疾病（如痢疾、呕吐、腹
部绞痛） 　人类和动物粪便

　异养菌总数 未定（ｎ／ａ） ＴＴ③
　对健康无害，但能指示在控
制微生物中处理的效果

　自然存在于外界的细
菌中

　军团菌 ０ ＴＴ③ 　军团菌病，通常为肺炎
　水中常见，在温度高
时繁殖快

　总大肠杆菌
（包 括 粪 型 大
肠杆菌和埃希

大肠杆菌）

０ ５０％④
　用于指示其他潜在的有害
细菌⑤

　大肠杆菌自然存在于
外界环境中；粪型大肠
杆菌和埃希大肠杆菌来

源于人类和动物粪便

　浊度 未定（ｎ／ａ） ＴＴ③

　浊度是衡量水浑浊的尺度。
通常用于指示水质和过滤效果

好坏 （如是否有致病生物存
在）。高浊度通常与高浓度的
致病微生物（如病毒、寄生虫和
一些细菌）相关联。这些生物
会导致呕吐、腹泻、腹部绞痛和
头痛等症状

　土壤冲刷

　病毒 ０ ＴＴ③
　肠胃疾病（如痢疾、呕吐、腹
部绞痛） 　人类和动物粪便
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续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　Ⅱ消毒剂和消毒副产物

　溴酸盐
０

（２００２１１
实施）

００１０
（２００２１１
实施）

　可致癌 　饮用水消毒副产物

　氯
ＭＲＤＬＧ＝４①

（２００２１１
实施）

ＭＲＤＬＧ＝４①

（２００２１１
实施）

　刺激眼鼻；胃不适
　水中用于控制微生物
的添加剂

　氯胺
ＭＲＤＬＧ＝４①

（２００２１１
实施）

ＭＲＤＬ＝４①

（２００２１１
实施）

　刺激眼鼻；胃不适，贫血
　水中用于控制微生物
的添加剂

　二氧化氯
ＭＲＤＬ＝０８①

（２００２１１
实施）

ＭＲＤＬ＝０８①

（２００２１１
实施）

　贫血；影响婴儿和幼儿的神
经系统

　水中用于控制微生物
的添加剂

　亚氯酸盐
０８

（２００２１１
实施）

１０
（２００２１１
实施）

　贫血；影响婴儿和幼儿的神
经系统

　饮用水消毒副产物

　卤乙酸
（ＨＡＡ５）

未定⑥

（２００２１１
实施）

００６
（２００２１１
实施）

　可致癌 　饮用水消毒副产物

　总三卤甲烷
（ＴＴＨＭｓ）

０ ０１

未定⑥

（２００２１１
实施）

００８
（２００２１１
实施）

　肝脏、肾和中枢神经系统问
题；可致癌 　饮用水消毒副产物

　Ⅲ无机物指标

　锑 ０００６ ０００６
　增加血液胆固醇，减少血液
中葡萄糖含量

　从炼油厂、阻燃剂、电
子、陶器、焊料工业中排
放出

　砷 ０⑦ ００５
　伤害皮肤，血液循环问题，可
致癌

　天然矿物溶蚀；水从
玻璃或电子制造工业废

物中流出

　 石 棉 （＞
１０μｍ纤维）

７×１０７

光纤／Ｌ
７×１０７

光纤／Ｌ
　导致良性肠息肉

　输水管道中石棉水泥
的损坏；天然矿物溶蚀

　钡 ２ ２ 　血液升高
　钻井排放；金属冶炼
厂排放；天然矿物溶蚀

６３２



续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　铍 ０００４ ０００４ 　肠道功能受损
　金属冶炼厂、焦化厂、
电子、航空、国防工业的
排放

　镉 ０００５ ０００５ 　肾脏功能受损

　镀锌管道腐蚀，天然
矿物溶蚀，金属冶炼厂
排放；水从废电池和废
油漆中流出

　总铬 ０１ ０１
　多年使用铬浓度过高的水会
致过敏性皮炎

　钢铁厂，纸浆厂排放，
天然矿物溶蚀

　氰化物 （以
氰计） ０２ ０２

　神经系统损伤，甲状腺功能
障碍

　炼钢厂，金属加工厂，
塑料厂及化肥厂排放

　铜 １３
ＴＴ⑧

处理界限值＝
１３

　短期接触使肠胃疼痛，长期
接触使肝或肾损伤，有肝豆状
核变性的病人，在水中铜浓度
超过作用浓度时，应遵医嘱

　家庭管道系统腐蚀，
天然矿物溶蚀，木材防
腐剂淋溶

　氟化物 ４０ ４０
　骨骼疾病（疼痛和脆弱），儿
童得齿斑病

　为保护牙齿，向水中
添加氟，天然矿物溶蚀，
化肥厂及铝厂排放

　铅 ０
ＴＴ⑧

处理界限值

＝００１５

　婴儿和儿童：身体和智力发
育迟缓；成年人：肾脏问题，高
血压

　家庭管道腐蚀，天然
矿物溶蚀

　无机汞 ０００２ ０００２ 　肾脏功能受损
　天然矿物溶蚀，炼油
厂和工厂排出；从垃圾
填埋场或耕地流出

　硝酸盐 （以
氮计）

１０ １０

　“蓝婴儿综合征”（６个月以下
的婴儿受到影响未能及时治

疗）。症状：婴儿身体呈蓝色，
呼吸短促

　化肥溢出，化粪池或
污水 渗 漏，天 然 矿 物
溶蚀　　

　亚硝酸盐（以
氮计）

１ １

　“蓝婴儿综合征”（６个月以下
的婴儿受到影响未能及时治

疗）。症状：婴儿身体呈蓝色，
呼吸短促

　化肥溢出，化粪池或
污水 渗 漏，天 然 矿 物
溶蚀

　硒 ００５ ００５
　头发或指甲脱落。指甲和脚
趾麻木，血液循环问题

　炼油厂排放，天然矿
物溶蚀，矿场排放

　铊 ００００５ ００００５
　头发脱落；血液成分变化，
肾，肠，肝问题

　从矿砂处理场滤出，
电子，玻璃制造厂，制药
厂排出

７３２



续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　Ⅳ有机物指标

　丙烯酰胺 ０ ＴＴ⑨
　可导致神经系统及血液疾
病，可致癌

　在污泥或废水处理过
程中加入水中

　草不绿 ０ ０００２
　眼睛，肝，肾，脾功能受损，贫
血症，可致癌 　庄稼除莠剂流出

　阿特拉津 ０００３ ０００３
　心血管系统功能受损，再生
繁殖障碍

　庄稼除莠剂流出

　苯 ０ ０００５ 　贫血症，血小板减少，可致癌
　工厂排放，气体储罐
及废渣回堆土淋溶

　苯并［ａ］芘 ０ ００００２ 　再生繁殖障碍，可致癌
　 储 水 槽、管 道 涂 层
淋溶

　呋喃丹 ００４ ００４
　血液及神经系统功能受损，
再生繁殖障碍

　用于稻子与苜蓿的熏
蒸剂的淋溶

　四氯化碳 ０ ０００５ 　肝脏功能受损，可致癌 　化工厂和其他企业排放

　氯丹 ０ ０００２
　肝脏与神经系统功能受损，
可致癌

　禁止用的杀白蚁药剂
的残留物

　氯苯 ０１ ０１ 　肝，肾功能受损 　化工厂及农药厂排放

　２，４二氯苯
氧基乙酸

００７ ００７ 　肾，肝，肾上腺功能受损 　庄稼上除莠剂流出

　茅草枯 ０２ ０２ 　肾有微弱变化 　公路抗莠剂流出

　１，２二溴３
氯丙烷

０ ００００２ 　再生繁殖障碍，可致癌
　大豆，棉花，菠萝及果
园土壤熏蒸剂流出或

溶出

　邻二氯苯 ０６ ０６ 　肝，肾或循环系统功能受损 　化工厂排放

　对二氯苯 ００７５ ００７５
　贫血症，肝，肾，或脾受损，血
液变化

　化工厂排放

　 １，２二 氯
乙烷

０ ０００５ 　可致癌 　化工厂排放

　 １，１二 氯
乙烯

０００７ ０００７ 　肝功能受损 　化工厂排放

　顺１，２二氯
乙烯

００７ ００７ 　肝功能受损 　化工厂排放

８３２



续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　反１，２二氯
乙烯

０１ ０１ 　肝功能受损 　化工厂排放

　二氯甲烷 ０ ０００５ 　肝功能受损，可致癌
　化工厂排放和制药厂
排放

　 １，２二 氯
丙烷

０ ０００５ 　可致癌 　化工厂排放

　 二（２乙 基
己基）己二酸

０４ ０４ 　一般毒性或再生繁殖障碍
　ＰＶＣ管道系统溶出，
化工厂排出

　 二（２乙 基
己基）邻 苯 二
甲酸酯

０ ０００６
　再生繁殖障碍，肝功能受损，
可致癌

　橡胶厂和化工厂排放

　地乐酚 ０００７ ０００７ 　再生繁殖障碍
　大豆和蔬菜抗莠剂的
流出

　二 英 （２，

３，７，８ＴＣＤＤ）
０ ３×１０－８ 　再生繁殖障碍，可致癌

　废物焚烧或其他物质
焚烧时散布，化工厂排放

　敌草快 ００２ ００２ 　生白内障 　施用抗莠剂的流出

　草藻灭 ０１ ０１ 　胃，肠功能受损 　施用抗莠剂的流出

　异狄氏剂 ０００２ ０００２ 　影响神经系统 　禁用杀虫剂残留

　熏杀环 ０ ＴＴ⑨
　胃功能受损，再生繁殖障碍，
可致癌

　化工厂排出，水处理
过程中加入

　乙基苯 ０７ ０７ 　肝、肾功能受损 　炼油厂排放

　二溴化乙烯 ０ ０００００５ 　胃功能受损，再生繁殖障碍 　炼油厂排放

　草甘膦 ０７ ０７ 　胃功能受损，再生繁殖障碍 　用抗莠剂时溶出

　七氯 ０ ００００４ 　肝损伤，可致癌 　禁用杀白蚁药残留

　环氧七氯 ０ ００００２
　肝损伤，再生繁殖障碍、可
致癌

　七氯降解

　六氯苯 ０ ０００１ 　肝，肾功能受损，可致癌 　冶金厂、农药厂排放

　 六 氧 环 戊
二烯

００５ ００５ 　肾，胃功能受损 　化工厂排出

　林丹 ００００２ ００００２ 　肾，肝功能受损
　畜牧、木材、花园所使
用杀虫剂流出或溶出

　甲氧滴滴涕 ００４ ００４ 　再生繁殖障碍
　用于水果、蔬菜、苜
蓿、家禽杀虫剂流出或
溶出

９３２



续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　草氨酰 ０２ ０２ 　对神经系统有轻微影响
　用于苹果、土豆、番茄
杀虫剂流出

　多氯联苯 ０ ００００５
　皮肤起变化，胸腺功能受损，
免疫力降低，再生繁殖或神经
系统障碍，可致癌

　废渣回填土溶出，废
弃化学药品的排放

　五氯酚 ０ ０００１ 　肝，肾功能受损，可致癌 　木材防腐工厂排出

　毒莠定 ０５ ０５ 　肝功能受损 　除莠剂流出

　西玛津 ０００４ ０００４ 　血液功能受损 　除莠剂流出

　苯乙烯 ０１ ０１ 　肝，肾，血液循环功能受损
　橡胶、塑料厂排放、回
填土溶出

　四氯乙烯 ０ ０００５ 　肝功能受损，可致癌
　从ＰＶＣ管流出，工厂
及干洗工场排放

　甲苯 １ １ 　神经系统，肾，肝功能受损 　炼油厂排放

　毒杀芬 ０ ０００３ 　肾，肝，甲状腺受损
　棉花，牲畜杀虫剂流
出，溶出

　２，４，５涕丙酸 ００５ ００５ 　肝功能受损 　禁用抗莠剂的残留

　 １，２，４三
氯苯

００７ ００７ 　肾上腺变化 　纺织厂排放

　１，１，１三氯
乙烷

０２ ０２
　肝，神经系统，血液循环系统
功能受损

　金属除脂场地或其他
工厂排放

　１，１，２三氯
乙烷

０００３ ０００５ 　肝，肾，免疫系统功能受损 　化工厂排放

　三氯乙烯 ０ ０００５ 　肝脏功能受损，可致癌 　炼油厂排出

　氯乙烯 ０ ０００２ 　可致癌
　ＰＶＣ管道溶出，塑料
厂排放

　二甲苯 １０ １０ 　神经系统受损 石油厂，化工厂排出

　Ⅴ放射性指标

　总α放射性

　无⑦

０
（２００３８１２
实施）

１５ｐＣｉ／Ｌ 　可致癌 　天然矿物浸蚀

　β 粒 子 和
光子

　无⑦

０
（２００３８１２
实施）

４ｍｒｅｍ／ａ 　可致癌 　天然和人造矿物衰变

０４２



续表

污染物
ＭＣＬＧ①

／（ｍｇ／Ｌ）②
ＭＣＬ①ＴＴ
／（ｍｇ／Ｌ）②

从水中摄入后对健康

的潜在影响

饮用水中污

染物的来源

　镭２２６，镭２２８

　无⑦

０
（２００３８１２
实施）

５ｐＣｉ／Ｌ 　可致癌 　天然矿物浸蚀

　铀
０

（２００３８１２
实施）

３０μｇ／Ｌ
（２００３８１２
实施）

　可致癌；肾毒性 　天然矿物浸蚀

① 最大污染物浓度 （ＭＣＬ）———公共供水系统的用户水中污染物的最大允许浓度。ＭＣＬＧ中的安
全极限要确保检测值略超过 ＭＣＬ不会对公共健康产生重大危害。ＭＣＬ是强制性标准。
最大污染物浓度指标值 （ＭＣＬＧ）———饮用水中污染物不会对人体健康产生未知或不利影响的最大

浓度。ＭＣＬＧ是非强制性指标。
最大剩余消毒剂浓度 （ＭＲＤＬ）———饮用水中消毒剂的最大允许浓度。保持一定多余的消毒剂对控

制微生物污染是必要的。
最大剩余消毒剂浓度指标值 （ＭＲＤＬＧ）———饮用水中消毒剂对人体健康产生未知或不利影响的最

大浓度。ＭＲＤＬＧ没有反映消毒剂在控制微生物污染作用的优势。
处理技术 （ＴＴ）———公共供水系统必须遵循的强制性处理方法，以保证对污染物的控制。

② 除特别指明外，一般单位为ｍｇ／Ｌ。

③ 地表水处理规则要求采用地表水或受地表水直接影响的地下水的给水系统：ａ进行水消毒；
ｂ进行水过滤，以满足下述污染物能控制到下列浓度。
隐性孢子虫：（２００２年１月１日实施）９９％去除或灭活。
蓝伯贾第虫：９９９％去除或灭活。
病毒：９９９９％去除或灭活。
军团菌：未限定，但ＥＰＡ认为，若贾第虫和病毒被去除或灭活，军团菌也能被控制。
浊度：任何时候浊度不超过５ＮＴＵ，采用过滤的供水系统确保浊度不大于１ＮＴＵ，（采用常规过滤

或直接过滤则不大于０５ＮＴＵ），任何一个月中，每天的水样合格率至少大于９５％。到２００２年１月１
日，则要求任何时候浊度不超过１ＮＴＵ，任何一个月中，９５％的每日所取水样的浊度不超过０３ＮＴＵ。

ＨＰＣ：每毫升不大于５００个细菌群。

④ 每月总大肠杆菌阳性水样不超过５％，每月例行检测总大肠杆菌的样品少于４０只的给水系统，
总大肠杆菌阳性水样不得超过１个。含有总大肠杆菌的水样，要分析粪型大肠杆菌，粪型大肠杆菌和
埃希大肠杆菌不允许存在。

⑤ 粪型大肠杆菌和埃希大肠杆菌的存在能指示水体受到人类和动物粪便的污染，这些排泄物中的
致病菌 （病原体）可引起腹泻、痉挛、呕吐、头痛或其他症状。这些病原体特别对婴儿、儿童和免疫
系统有障碍的病人的身体健康造成威胁。

⑥ 虽然对这类污染物未定 ＭＣＬＧ，但对一些单独的污染物有单独的最高污染物浓度指标值：
三卤甲烷：溴二氯甲烷 （０）；溴仿 （０）；二溴氯甲烷 （００６ｍｇ／Ｌ）。
卤乙酸：四氯乙酸 （０）；三氯乙酸 （０３ｍｇ／Ｌ）。

⑦１９８６年安全饮用水法修正案通过前，未建立 ＭＣＬＧ指标，所以，此污染物无 ＭＣＬＧ值。

⑧ 在水处理技术中规定，含铅和铜的管要注意防腐。若超过１０％的自来水水样中两者浓度大于处
理界限值 （铜的处理界限值为１３ｍｇ／Ｌ，铅为００１５ｍｇ／Ｌ），则需立即采取解决措施。

⑨ 每个供水系统必须书面向政府保证，在饮用水系统中使用丙烯酰胺和熏杀环 （１氯２，３环氧丙
烷）时，聚合体投加量和单体浓度不应超过以下规定：
丙烯酰胺＝００５％，剂量为１ｍｇ／Ｌ时 （或相当量）；
熏杀环＝００１％，剂量为２０ｍｇ／Ｌ时 （或相当量）。
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国家二级饮用水法规 （ＮＳＤＷＲｓ或二级标准），为非强制性准则，用于控
制水中对美容 （皮肤、牙齿变色），或对感官 （如臭、味、色）有影响的污染
物浓度。美国环保局 （ＥＰＡ）推荐二级标准但未规定强制执行，但各州可选
择性采纳，加作为强制性指标。

国家二级饮用水法规

污　染　物 二 级 标 准 污　染　物 二 级 标 准

铝 ００５～０２ｍｇ／Ｌ

氯化物 ２５０ｍｇ／Ｌ

色 １５（色度单位）

铜 １０ｍｇ／Ｌ

腐蚀性 无腐蚀性

氟化物 ２０ｍｇ／Ｌ

发泡剂 ０５ｍｇ／Ｌ

铁 ０３ｍｇ／Ｌ

锰 ００５ｍｇ／Ｌ

臭 嗅阈值为３

ｐＨ 值 ６５～８５

银 ０１ｍｇ／Ｌ

硫酸盐 ２５０ｍｇ／Ｌ

总溶解固体 ５００ｍｇ／Ｌ

锌 ５ｍｇ／Ｌ
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附录２　《生活饮用水水质卫生规范》
（ＳａｎｉｔａｒｙＳｔａｎｄａｒｄｆｏｒＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＱｕａｌｉｔｙ）

１　范围
本规范规定了生活饮用水和水源水水质卫生要求。
本规范适用于城市生活饮用集中式供水 （包括自建集中式供水）及二次

供水。

２　引用标准
生活饮用水检验方法规范 （２００１）
二次供水设施卫生规范 （ＧＢ１７０５１—１９９７）

ＷＨＯＧｕｉｄｅｌｉｎｅｓｆｏｒＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＱｕａｌｉｔｙ１９９３
ＷＨＯＧｕｉｄｅｌｉｎｅｓｆｏｒＤｒｉｎｋｉｎｇＷａｔｅｒＱｕａｌｉｔｙＡｄｄｅｎｄｕｍｔｏＶｏｌｕｍｅ２１９９８

３　定义

３１　生活饮用水　由集中式供水单位直接供给居民作为饮水和生活用水，该
水的水质必须确保居民终生饮用安全。

３２　城市　国家按行政建制设立的直辖市、市、镇。

３３　集中式供水　由水源集中取水，经统一净化处理和消毒后，由输水管网
送到用户的供水方式。

３４　自建集中式供水　除城建部门建设的各级自来水厂外，由各单位自建的
集中式供水方式。

３５　二次供水　用水单位将来自城市集中式供水系统的生活饮用水经储存或
再处理 （如过滤、软化、矿化、消毒等）后，经管道输送给用户的供水方式。

４　生活饮用水水质卫生要求

４１　生活饮用水水质应符合下列基本要求。

４１１　水中不得含有病原微生物。

４１２　水中所含化学物质及放射性物质不得危害人体健康。

４１３　水的感官性状良好。

４２　生活饮用水水质规定

４２１　生活饮用水水质常规检验项目　生活饮用水水质常规检验项目及限值见表１。
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表１　生活饮用水水质常规检验项目及限值

项　　目 限　　值 项　　目 限　　值

　感官性状和一般化学

指标

　色度

　浊度

　臭和味

　肉眼可见物

　ｐＨ值

　总硬度（以ＣａＣＯ３计）

　铝

　铁

　锰

　铜

　锌

　挥发酚类（以苯酚计）

　阴离子合成洗涤剂

　硫酸盐

　氯化物

　溶解性总固体

　耗氧量（以Ｏ２计）

　色度不超过１５度，并

不得呈现其他异色

　不超过１度（ＮＴＵ）①，

特殊情况下不超过５度

（ＮＴＵ）

　不得有异臭、异味

　不得含有

　６５～８５

　４５０ｍｇ／Ｌ

　０２ｍｇ／Ｌ

　０３ｍｇ／Ｌ

　０１ｍｇ／Ｌ

　１０ｍｇ／Ｌ

　１０ｍｇ／Ｌ

　０００２ｍｇ／Ｌ

　０３ｍｇ／Ｌ

　２５０ｍｇ／Ｌ

　２５０ｍｇ／Ｌ

　１０００ｍｇ／Ｌ

　３ｍｇ／Ｌ，特殊情况下不

超过５ｍｇ／Ｌ②

毒理学指标

　砷

　镉

　铬（六价）

　氰化物

　氟化物

　铅

　汞

　硝酸盐（以 Ｎ计）

　硒

　四氯化碳

　氯仿
细菌学指标

　细菌总数

　总大肠菌群

　粪大肠菌群

　游离余氯

放射性指标④

　总α射线放射性

　总β射线放射性

　００５ｍｇ／Ｌ
　０００５ｍｇ／Ｌ
　００５ｍｇ／Ｌ
　００５ｍｇ／Ｌ
　１０ｍｇ／Ｌ
　００１ｍｇ／Ｌ
　０００１ｍｇ／Ｌ
　２０ｍｇ／Ｌ
　００１ｍｇ／Ｌ
　０００２ｍｇ／Ｌ
　００６ｍｇ／Ｌ

　１００ＣＦＵ／ｍＬ③

　每１００ｍＬ水样中不得
检出

　每１００ｍＬ水样中不得
检出

　在与水接触３０ｍｉｎ后应
不低于０３ｍｇ／Ｌ，管网末
梢水不应低于００５ｍｇ／Ｌ
（适用于加氯消毒）

　０５Ｂｑ／Ｌ
　１Ｂｑ／Ｌ

① ＮＴＵ为散射浊度单位。

② 特殊情况包括水源限制等情况。

③ＣＦＵ为菌落形成单位。

④ 放射性指标规定的数值不是限值，而是参考水平。放射性指标超过表１中所规定的数值时，必
须进行核素分析和评价，以决定能否饮用。

４２２　生活饮用水水质非常规检验项目　生活饮用水水质非常规检验项目及
限值见表２。

表２　生活饮用水水质非常规检验项目及限值

项　　目 限　　值 项　　目 限　　值

感官性状和一般化学指标

　硫化物

　钠
毒理学指标

　锑

　钡

　铍

００２ｍｇ／Ｌ
２００ｍｇ／Ｌ

０００５ｍｇ／Ｌ
０７ｍｇ／Ｌ
０００２ｍｇ／Ｌ

　硼

　钼

　镍

　银

　铊

　二氯甲烷

　１，２二氯乙烷

０５ｍｇ／Ｌ
００７ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
００５ｍｇ／Ｌ
００００１ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
００３ｍｇ／Ｌ
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续表

项　　目 限　　值 项　　目 限　　值

　１，１，１三氯乙烷

　氯乙烯

　１，１二氯乙烯

　１，２二氯乙烯

　三氯乙烯

　四氯乙烯

　苯

　甲苯

　二甲苯

　乙苯

　苯乙烯

　苯并［ａ］芘

　氯苯

　１，２二氯苯

　１，４二氯苯

　三氯苯（总量）

　邻 苯 二 甲 酸 二 （２乙 基 己
基）酯

　丙烯酰胺

　六氯丁二烯

　微囊藻毒素ＬＲ

　甲草胺

　灭草松

　叶枯唑

　百菌清

　滴滴涕

　溴氰菊酯

　内吸磷

　乐果

２ｍｇ／Ｌ
０００５ｍｇ／Ｌ
００３ｍｇ／Ｌ
００５ｍｇ／Ｌ
００７ｍｇ／Ｌ
００４ｍｇ／Ｌ
００１ｍｇ／Ｌ
０７ｍｇ／Ｌ
０５ｍｇ／Ｌ
０３ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
０００００１ｍｇ／Ｌ
０３ｍｇ／Ｌ
１ｍｇ／Ｌ
０３ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
０００８ｍｇ／Ｌ

００００５ｍｇ／Ｌ
００００６ｍｇ／Ｌ
０００１ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
０３ｍｇ／Ｌ
０５ｍｇ／Ｌ
００１ｍｇ／Ｌ
０００１ｍｇ／Ｌ
００２ｍｇ／Ｌ
００３ｍｇ／Ｌ
（感官限值）

００８ｍｇ／Ｌ
（感官限值）

　２，４滴

　七氯

　七氯环氧化物

　六氯苯

　六六六

　林丹

　马拉硫磷

　对硫磷

　甲基对硫磷

　五氯酚

　亚氯酸盐

　一氯胺

　２，４，６三氯酚

　甲醛

　三卤甲烷①

　　溴仿

　　二溴一氯甲烷

　　一溴二氯甲烷

　二氯乙酸

　三氯乙酸

　三氯乙醛（水合氯醛）

　氯化氰（以ＣＮ－计）

００３ｍｇ／Ｌ

００００４ｍｇ／Ｌ

００００２ｍｇ／Ｌ

０００１ｍｇ／Ｌ

０００５ｍｇ／Ｌ

０００２ｍｇ／Ｌ

０２５ｍｇ／Ｌ
（感官限值）

０００３ｍｇ／Ｌ
（感官限值）

００２ｍｇ／Ｌ
（感官限值）

０００９ｍｇ／Ｌ

０２ｍｇ／Ｌ（适用于

二氧化氯消毒）

３ｍｇ／Ｌ

０２ｍｇ／Ｌ

０９ｍｇ／Ｌ

　该类化合物中每

种化合物的实测浓

度与其各自限值的

比值之和不得超过１

０１ｍｇ／Ｌ

０１ｍｇ／Ｌ

００６ｍｇ／Ｌ

００５ｍｇ／Ｌ

０１ｍｇ／Ｌ

００１ｍｇ／Ｌ

００７ｍｇ／Ｌ

① 三卤甲烷包括氯仿、溴仿、二溴一氯甲烷和一溴二氯甲烷共四种化合物。

５　生活饮用水水源水质要求

５１　作为生活饮用水水源的水质，应符合下列要求。

５１１　只经过加氯消毒即供作生活饮用的水源水，每１００ｍＬ水样中总大肠菌
群 ＭＰＮ值不应超过２００；经过净化处理及加氯消毒后供生活饮用的水源水，
每１００ｍＬ水样中总大肠菌群 ＭＰＮ值不应超过２０００。

５１２　必须按第４２节表１的规定，对水源水进行全部项目的测定和评价。

５１３　水源水的感官性状和一般化学指标经净化处理后，应符合本规范第

４２节表１的规定。
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５１４　水源水的毒理学指标，必须符合本规范第４２节表１的规定。

５１５　水源水的放射性指标，必须符合本规范第４２节表１的规定。

５１６　当水源水中可能含有本规范第４２节表１所列之外的有害物质时，应
由当地卫生行政主管部门会同有关部门确定所需增加的检测项目，凡列入第

４２节表２及附录Ａ中的有害物质限值，应符合其相应规定 （感官性状和一般
化学指标经净化处理后需符合相关规定）。在此列表之外的有害物质限值应由
当地卫生行政主管部门另行确定。

５１７　水源水中耗氧量不应超过４ｍｇ／Ｌ；５日生化需氧量不应超过３ｍｇ／Ｌ。

５１８　饮水型氟中毒流行区应选用含氟化物量适宜的水源。当无合适的水源
而不得不采用高氟化物的水源时，应采取除氟措施，降低饮用水中氟化物
含量。

５１９　当水源水碘化物含量低于１０μｇ／Ｌ时，应根据具体情况，采取补碘措
施，防止发生碘缺乏病。

５２　当水质不符合第５１节和附录 Ａ中的规定时，不宜作为生活饮用水水
源。若限于条件需加以利用时，应采用相应的净化工艺进行处理，处理后的水
应符合规定，并取得卫生行政主管部门的批准。

６　水质监测

６１　水质的检验方法应符合 《生活饮用水检验方法规范》（２００１）的规定。

６２　集中式供水单位必须建立水质检验室，配备与供水规模和水质检验要求
相适应的检验人员和仪器设备，并负责检验水源水、净化构筑物出水、出厂水
和管网水的水质。
自建集中式供水及二次供水的水质也应定期检验。

附录Ａ　饮用水源水中有害物质的限值

项　　目 限值／（ｍｇ／Ｌ） 项　　目 限值／（ｍｇ／Ｌ）

乙腈

丙烯腈

乙醛

三氯乙醛

甲醛

丙烯醛

二氯甲烷

１，２二氯乙烷
环氧氯丙烷

二硫化碳

苯

甲苯

二甲苯

乙苯

５０
２０
００５
００１
０９
０１
００２
００３
００２
２０
００１
０７
０５
０３

氯苯

１，２二氯苯
二硝基苯

硝基氯苯

二硝基氯苯

三氯苯

三硝基甲苯

四氯苯

六氯苯

异丙苯

苯乙烯

苯胺

三乙胺

己内酰胺

０３
１
０５
００５
０５
００２
０５
００２
００５
０２５
００２
０１
３０
３０
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续表

项　　目 限　值／（ｍｇ／Ｌ） 项　　目 限　值／（ｍｇ／Ｌ）

丙烯酰胺

氯乙烯

三氯乙烯

四氯乙烯

邻苯二甲酸二（２乙基己基）酯
氯丁二烯

水合肼

四乙基铅

石油（包括煤油、汽油）
吡啶

松节油

苦味酸

丁基黄原酸

活性氯

硫化物

黄磷

钼

钴

００００５
０００５
００７
００４
０００８
０００２
００１
００００１
０３
０２
０２
０５
０００５
００１
００２
０００３
００７
１０

铍

硼

锑

镍

钡

钒

钛

铊

马拉硫磷（４０４９）
内吸磷（Ｅ０５９）
甲基对硫磷（甲基Ｅ６０５）
对硫磷（Ｅ６０５）
乐果

林丹

百菌清

甲萘威

溴氰菊酯

叶枯唑

０００２
０５
０００５
００２
０７
００５
０１
００００１
０２５
００３
００２
０００３
００８
０００２
００１
００５
００２
０５

６３　采样点的选择和监测
检验生活饮用水的水质，应在水源、出厂水和居民经常用水点采样。
城市集中式供水管网水的水质检验采样点数，一般应按供水人口每两万人

设一个采样点计算。供水人口超过一百万时，按上述比例计算出的采样点数可
酌量减少。人口在二十万以下时，应酌量增加。在全部采样点中应有一定的点
数，选在水质易受污染的地点和管网系统陈旧部分等处。
每一采样点，每月采样检验应不少于两次，细菌学指标、浊度和肉眼可见

物为必检项目。其他指标可根据当地水质情况和需要选定。对水源水、出厂水
和部分有代表性的管网末梢水至少每半年进行一次常规检验项目的全分析。对
于非常规检验项目，可根据当地水质情况和存在问题，在必要时具体确定检验
项目和频率。当检测指标超出本规范第４２节中的规定时，应立即重复测定，
并增加监测频率。连续超标时，应查明原因，并采取有效措施，防止对人体健
康造成危害。在选择水源时或水源情况有改变时，应测定常规检测项目的全部
指标。具体采样点的选择，应由供水单位与当地卫生监督机构根据本地区具体
情况确定。
出厂水必须每天测定一次细菌总数、总大肠菌群、粪大肠苗群、浊度和肉

眼可见物，并适当增加游离余氯的测定频率。
自建集中式生活饮用水水质监测的采样点数、采样频率和检验项目，按上

７４２



述规定执行。

６４　选择水源时的水质鉴定，应检测本规范第４２节表１中规定的项目及该
水源可能受某种成分污染的有关项目。

６５　卫生监督及检验机构应对水源水、出厂水和居民经常用水点进行定期监
测，并应作出水质评价。

７　本规范由卫生部负责解释

８　本规范自２００１年９月１日起施行

８４２



附录３　农村实施
《生活饮用水卫生标准》准则

１　总则

１１　为保证居民生活饮用水水质符合安全卫生，逐步达到国家 《生活饮用水
卫生标准》的要求，保护人民的身体健康，促进农村改水事业的发展，特制定
本准则。

１２　本准则适用于广大农村居民点的集中式给水和分散式给水。

１３　在新建或改建集中式给水时，对水源选择、水源防护和工程设计要符合
本准则及有关标准、法令的要求，事先认真审查设计，事后组织竣工验收，经
卫生行政部门同意后，方可投入使用。供水单位必须保证水质符合本准则的
要求。

１４　分散式给水的水源选择、水质鉴定、水源卫生防护和经常管理工作，由
供水所在地的乡、镇政府委托当地有关单位管理。

２　水质分级评价准则和卫生要求

２１　农村生活饮用水水质不得超过下表所规定的限值。

农村生活饮用水水质分级要求

项　　目 一级 二级 三级

感官性状和一般化学指标

　色度／度

　浊度／度

　肉眼可见物

　ｐＨ值

　总硬度／（ｍｇ／Ｌ）（以碳酸钙计）

　铁／（ｍｇ／Ｌ）

　锰／（ｍｇ／Ｌ）

　氯化物／（ｍｇ／Ｌ）

　硫酸盐／（ｍｇ／Ｌ）

　溶解性总固体／（ｍｇ／Ｌ）
毒理学指标

　氟化物／（ｍｇ／Ｌ）

　砷／（ｍｇ／Ｌ）

１５，并不呈现其他异色

３，特殊情况不超过５
不得含有

６５～８５
４５０
０３
０１
２５０
２５０
１０００

１０
００５

２０
１０
不得含有

６～９
５５０
０５
０３
３００
３００
１５００

１２
００５

３０
２０
不得含有

６～９
７００
１０
０５
４５０
４００
２０００

１５
００５

９４２



续表

项　　目 一级 二级 三级

　汞／（ｍｇ／Ｌ）

　镉／（ｍｇ／Ｌ）

　铬（六价）／（ｍｇ／Ｌ）

　铅／（ｍｇ／Ｌ）

　硝酸盐／（ｍｇ／Ｌ）（以氮计）
细菌学指标

　细菌总数／（个／ｍＬ）

　总大肠菌群／（个／Ｌ）

　游离余氯／（ｍｇ／Ｌ）（接触３０ｍｉｎ后）

　出厂水

　末梢水

０００１
００１
００５
００５
２０

１００
３

不低于０３
不低于００５

０００１
００１
００５
００５
２０

２００
１１

不低于０３
不低于００５

０００１
００１
００５
００５
２０

５００
２７

不低于０３
不低于００５

注：一级为期望值；二级为允许值；三级为缺乏其他可选择水源时的放宽限值。大于三级为不
合格。

２２　集中式给水除根据需要具备必要的净水设施外，必须进行消毒，保证正
常运转，并建立健全管理制度和操作规程，以保证供水质量。

２３　农村给水的水质应达到二级以上。但是，在特殊情况下，如水源选择和
处理条件受限制的地区，容许按三级水质要求处理。

２４　二级、三级水质要求主要是考虑某些地区由于经济、地理等因素所致的
水源选择和处理条件受到限制的情况，对某些指标适当放宽了要求。但是，绝
不准允许以二级水、三级水的要求作为借口，放松对 “三废”的排放要求，使
污染水源、恶化水质的行为合法化。

３　水源选择、水源卫生防护及本准则未作明确规定的其他卫生要求
参照现行的 《生活饮用水卫生标准》（ＧＢ５７４９—８５）和 《农村生活饮用水

卫生要求》（ＧＢ１１７３０—８９）有关规定执行。

４　水质检验
应参照现行 《生活饮用水卫生标准》、 《生活饮用水标准检验方法》和

（ＧＢ５７５０—８５）中有关规定执行。

０５２



内　容　提　要

本书主要涉及两大部分内容，第一部分主要介绍饮

用水中特殊水质的处理；第二部分主要介绍循环冷却水

的水质处理。具体内容包括：微污染水源水质处理技

术、地面水除藻技术、水的除氟、地下水除铁除锰、水

的冷却、循环冷却水水质稳定处理。

本书理论与应用相结合，着重从理论分析、设计计

算、工艺流程及适用范围等方面进行了阐述，既介绍了

实践中的成功经验，又介绍了一些新工艺、新技术，每

个章节均列举了相应的工程实例。

本书主要供从事给水排水工程专业、环境工程专业

等科研技术人员参考，也可供从事市政工程设计、施

工、管理和研究人员查阅；同时还可供大专院校相关专

业师生阅读。
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