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(57)摘要

本发明提供一种矿山稀土高氨氮废水处理

工艺，涉及矿山稀土高氨氮处理技术领域，S1：原

水池，首先将山体内流出的高氨氮废水经过收集

后，回抽至水处理站的原水池，再经自流进入沉

淀池内自然澄清；S2：沉淀池，废水中的悬浮物在

沉淀池中自然沉降，以防止其进入膜处理系统后

堵塞渗透膜设备，经自然澄清后的废水，从沉淀

池出水并进入水处理站的两级反渗透膜处理系

统中；S3：一级反渗透，第一级反渗透膜处理可去

除掉废水中大部分的COD、氨氮、SS、TP及盐分，然

后将浓缩液排向絮凝沉淀池，相对于现有技术用

于矿山氨氮处理，加入脱气膜循环处理，使得达

标的值更高，未达到排放的氨氮则继续稀释，如

此循环，进而提高对氨氮的去除效果。
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1.一种矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于，包括以下步骤：

S1：原水池，首先将山体内流出的高氨氮废水经过收集后，回抽至水处理站的原水池，

再经自流进入沉淀池内自然澄清；

S2：沉淀池，废水中的悬浮物在沉淀池中自然沉降，以防止其进入膜处理系统后堵塞渗

透膜设备，经自然澄清后的废水，从沉淀池出水并进入水处理站的两级反渗透膜处理系统

中；

S3：一级反渗透，第一级反渗透膜处理可去除掉废水中大部分的COD、氨氮、SS、TP及盐

分，然后将浓缩液排向絮凝沉淀池；

S4：二级反渗透，第二级反渗透膜处理进一步去除掉废水中残余的盐分及各种离子，以

保证系统产水达标，达标后的水则进入产水池；

S5：絮凝沉淀，向絮凝沉淀池水中投加助凝剂，使水中难以沉淀的颗粒能互相聚合而形

成胶体，然后与水体中的杂质结合形成更大的絮凝体；

S6：脱气膜，絮凝反应后的水进入脱气膜系统进行脱氨处理，其中加入少量的浓硫酸，

硫酸根离子吸附铵根离子结合成液态硫酸铵，经固化后委外处理；

S7：产水池，经脱气膜脱氨处理后的产水与两级反渗透膜处理后的产水同时进入产水

池并达标排放。

2.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在步骤S4中，所

述二级反渗透将其系统内的浓缩液自动返回第一级反渗透膜处理系统。

3.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S2步骤中，在

所述沉淀池内加入硫酸，可以将沉淀池内的废水ph值降低到4以下。

4.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S3步骤中，一

级反渗透内的矿含量一般是0.7，浓缩2到3倍，可去1.4‑1.5。

5.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S3步骤中，浓

缩倍数为1.5‑2.5倍。

6.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S3步骤中，氨

氮的含量参考数值为电导率。

7.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S3步骤中，采

用电导率为6623，采用残水电导率为753，所述一级反渗透的去除率可达到88％‑90％，所述

二级反渗透的去除率可达到98％‑99％。

8.根据权利要求1所述的矿山稀土高氨氮废水处理工艺，其特征在于：在S6步骤中，采

用800x1.85倍的浓缩比，电导率为1480，所述脱气膜的去除率可达到74％。
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一种矿山稀土高氨氮废水处理工艺

技术领域

[0001] 本发明涉及矿山稀土高氨氮处理技术领域，尤其涉及一种矿山稀土高氨氮废水处

理工艺。

背景技术

[0002] 稀土资源是我国重要的矿产资源之一，我国南方较为典型的是离子型稀土矿，其

以离子状态存在在于泥土层中，稀土行业的迅速发展壮大，由此而产生的高氨氮废水也成

为行业发展制约因素之一，过多的氨会造成严重的环境污染，原始工艺没有使用到脱气膜

工艺步骤，绝大多数使用吹脱的方式，没有吸附，容易造成环境污染，还有一种是树脂吸附，

成本高，再生周期长，造成生态污染。

发明内容

[0003] 本发明的目的是为了解决现有技术中存在的缺点，而提出的一种矿山稀土高氨氮

废水处理工艺。

[0004] 为了实现上述目的，本发明采用了如下技术方案：一种矿山稀土高氨氮废水处理

工艺，包括以下步骤：

[0005] S1：原水池，首先将山体内流出的高氨氮废水经过收集后，回抽至水处理站的原水

池，再经自流进入沉淀池内自然澄清；

[0006] S2：沉淀池，废水中的悬浮物在沉淀池中自然沉降，以防止其进入膜处理系统后堵

塞渗透膜设备，经自然澄清后的废水，从沉淀池出水并进入水处理站的两级反渗透膜处理

系统中；

[0007] S3：一级反渗透，第一级反渗透膜处理可去除掉废水中大部分的COD、氨氮、SS、TP

及盐分，然后将浓缩液排向絮凝沉淀池；

[0008] S4：二级反渗透，第二级反渗透膜处理进一步去除掉废水中残余的盐分及各种离

子，以保证系统产水达标，达标后的水则进入产水池；

[0009] S5：絮凝沉淀，向絮凝沉淀池水中投加助凝剂，使水中难以沉淀的颗粒能互相聚合

而形成胶体，然后与水体中的杂质结合形成更大的絮凝体；

[0010] S6：脱气膜，絮凝反应后的水进入脱气膜系统进行脱氨处理，其中加入少量的浓硫

酸，硫酸根离子吸附铵根离子结合成液态硫酸铵，经固化后委外处理；

[0011] S7：产水池，经脱气膜脱氨处理后的产水与两级反渗透膜处理后的产水同时进入

产水池并达标排放。

[0012] 为了进一步去除高氨氮，本发明改进有，在步骤S4中，所述二级反渗透将其系统内

的浓缩液自动返回第一级反渗透膜处理系统。

[0013] 为了降低废水的ph值，本发明改进有，在S2步骤中，在所述沉淀池内加入硫酸，可

以将沉淀池内的废水ph值降低到4以下。

[0014] 为了去除矿含量，本发明改进有，在S3步骤中，一级反渗透内的矿含量一般是0.7，
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浓缩2到3倍，可去1.4‑1.5。

[0015] 为了提高浓缩倍数，本发明改进有，在S3步骤中，浓缩倍数为1.5‑2.5倍。

[0016] 为了提供参考值，本发明改进有，在S3步骤中，氨氮的含量参考数值为电导率。

[0017] 为了提高高氨氮的去除率，本发明改进有，在S3步骤中，采用电导率为6623，采用

残水电导率为753，所述一级反渗透的去除率可达到88％‑90％，所述二级反渗透的去除率

可达到98％‑99％。

[0018] 为了提高脱气膜的去除率，本发明改进有，在S6步骤中，采用800x1 .85倍的浓缩

比，电导率为1480，所述脱气膜的去除率可达到74％。

[0019] 与现有技术相比，本发明的优点和积极效果在于，

[0020] 本发明中，原矿山抽回来的水到一级反渗透系统，浓水拿去做矿，然后进入脱气

膜，脱气膜的水继续往下走，矿山进行回收并做矿，可以不停的浓缩，然后利用脱气膜，在脱

气膜内加入浓硫酸，做成硫酸铵，脱气膜吸附后就成固体或液体硫酸铵，浓水二级回一级，

二级达标的就排放，相对于现有技术用于矿山氨氮处理，这个步骤是针对性的，加入脱气膜

循环处理，使得达标的值更高，未达到排放的氨氮则继续稀释，如此循环，进而提高对氨氮

的去除效果。

附图说明

[0021] 图1为本发明提出一种矿山稀土高氨氮废水处理工艺的工艺流程图。

具体实施方式

[0022] 为了能够更清楚地理解本发明的上述目的、特征和优点，下面结合附图和实施例

对本发明做进一步说明。需要说明的是，在不冲突的情况下，本申请的实施例及实施例中的

特征可以相互组合。

[0023] 在下面的描述中阐述了很多具体细节以便于充分理解本发明，但是，本发明还可

以采用不同于在此描述的其他方式来实施，因此，本发明并不限于下面公开说明书的具体

实施例的限制。

[0024] 实施例一

[0025] 请参阅图1，本发明提供一种技术方案：一种矿山稀土高氨氮废水处理工艺，包括

以下步骤：

[0026] S1：原水池，首先将山体内流出的高氨氮废水经过收集后，回抽至水处理站的原水

池，再经自流进入沉淀池内自然澄清；

[0027] S2：沉淀池，废水中的悬浮物在沉淀池中自然沉降，以防止其进入膜处理系统后堵

塞渗透膜设备，经自然澄清后的废水，从沉淀池出水并进入水处理站的两级反渗透膜处理

系统中；

[0028] S3：一级反渗透，第一级反渗透膜处理可去除掉废水中大部分的COD、氨氮、SS、TP

及盐分，然后将浓缩液排向絮凝沉淀池；

[0029] S4：二级反渗透，第二级反渗透膜处理进一步去除掉废水中残余的盐分及各种离

子，以保证系统产水达标，达标后的水则进入产水池；

[0030] S5：絮凝沉淀，向絮凝沉淀池水中投加助凝剂，使水中难以沉淀的颗粒能互相聚合
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而形成胶体，然后与水体中的杂质结合形成更大的絮凝体；

[0031] S6：脱气膜，絮凝反应后的水进入脱气膜系统进行脱氨处理，其中加入少量的浓硫

酸，硫酸根离子吸附铵根离子结合成液态硫酸铵，经固化后委外处理；

[0032] S7：产水池，经脱气膜脱氨处理后的产水与两级反渗透膜处理后的产水同时进入

产水池并达标排放。

[0033] 在步骤S4中，二级反渗透将其系统内的浓缩液自动返回第一级反渗透膜处理系

统，将二级反渗透系统内浓缩液再次返回第一级反渗透膜处理系统，进一步对浓缩液内氨

氮稀释，如此循环。

[0034] 在S2步骤中，在沉淀池内加入硫酸，可以将沉淀池内的废水ph值降低到4以下，南

方稀土呈游离子状，不像北方稀泥状，山体中有几千条水管，浸泡山体，收集的水经过沉淀

除杂，加入硫酸，将ph值降低到4以下，会形成粉状，矿山的山体氨氮含量在800‑1000，沉淀

池的作用是为了去除杂质，为了防止一级反渗透堵塞。

[0035] 在S3步骤中，一级反渗透内的矿含量一般是0.7，浓缩到2倍，可去1.4，浓缩过的再

拿去做矿，全量化之前是沉淀池做矿，现在是经过一级反渗透做矿，做矿的位置不一样，高

氨氮是在一级做，相比全量化的浓缩比会高一点，二级就是浓缩过后再取矿。

[0036] 在S3步骤中，浓缩倍数为1.5‑2.5倍，例如进水100吨，出的清液是75，浓缩液是25，

比例为3：1。

[0037] 在S3步骤中，氨氮的含量参考数值为电导率，电导率越高，污染物就越多，浓缩液

里边的电导率为8000上升到24000，清水等于排掉了，剩下的就积在了浓缩液里边去，氨氮

也会同比增高。

[0038] 在S3步骤中，采用电导率为6623，采用残水电导率为753，一级反渗透的去除率可

达到88％‑90％，二级反渗透的去除率可达到98％‑99％。

[0039] 在S6步骤中，采用800x1 .85倍的浓缩比，电导率为1480，脱气膜的去除率可达到

74％，矿山上是有800‑1000的氨氮，利用水和脱气膜，不停的稀释山体氨氮，直到达到氨氮

排放标准。

[0040] 实施例二

[0041] 请参阅图1，本发明提供一种技术方案：一种矿山稀土高氨氮废水处理工艺，包括

以下步骤：

[0042] S1：原水池，首先将山体内流出的高氨氮废水经过收集后，回抽至水处理站的原水

池，再经自流进入沉淀池内自然澄清；

[0043] S2：沉淀池，废水中的悬浮物在沉淀池中自然沉降，以防止其进入膜处理系统后堵

塞渗透膜设备，经自然澄清后的废水，从沉淀池出水并进入水处理站的两级反渗透膜处理

系统中；

[0044] S3：一级反渗透，第一级反渗透膜处理可去除掉废水中大部分的COD、氨氮、SS、TP

及盐分，然后将浓缩液排向絮凝沉淀池；

[0045] S4：二级反渗透，第二级反渗透膜处理进一步去除掉废水中残余的盐分及各种离

子，以保证系统产水达标，达标后的水则进入产水池；

[0046] S5：絮凝沉淀，向絮凝沉淀池水中投加助凝剂，使水中难以沉淀的颗粒能互相聚合

而形成胶体，然后与水体中的杂质结合形成更大的絮凝体；
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[0047] S6：脱气膜，絮凝反应后的水进入脱气膜系统进行脱氨处理，其中加入少量的浓硫

酸，硫酸根离子吸附铵根离子结合成液态硫酸铵，经固化后委外处理；

[0048] S7：产水池，经脱气膜脱氨处理后的产水与两级反渗透膜处理后的产水同时进入

产水池并达标排放。

[0049] 在步骤S4中，二级反渗透将其系统内的浓缩液自动返回第一级反渗透膜处理系

统，将二级反渗透系统内浓缩液再次返回第一级反渗透膜处理系统，进一步对浓缩液内氨

氮稀释，如此循环。

[0050] 在S2步骤中，在沉淀池内加入硫酸，可以将沉淀池内的废水ph值降低到4以下，南

方稀土呈游离子状，不像北方稀泥状，山体中有几千条水管，浸泡山体，收集的水经过沉淀

除杂，加入硫酸，将ph值降低到4以下，会形成粉状，矿山的山体氨氮含量在800‑1000，沉淀

池的作用是为了去除杂质，为了防止一级反渗透堵塞。

[0051] 在S3步骤中，一级反渗透内的矿含量一般是0.7，浓缩到3倍，可去1.5，浓缩过的再

拿去做矿，全量化之前是沉淀池做矿，现在是经过一级反渗透做矿，做矿的位置不一样，高

氨氮是在一级做，相比全量化的浓缩比会高一点，二级就是浓缩过后再取矿。

[0052] 在S3步骤中，浓缩倍数为1.5‑2.5倍，例如进水100吨，出的清液是75，浓缩液是25，

比例为3：1。

[0053] 在S3步骤中，氨氮的含量参考数值为电导率，电导率越高，污染物就越多，浓缩液

里边的电导率为8000上升到24000，清水等于排掉了，剩下的就积在了浓缩液里边去，氨氮

也会同比增高。

[0054] 在S3步骤中，采用电导率为6623，采用残水电导率为753，一级反渗透的去除率可

达到88％‑90％，二级反渗透的去除率可达到98％‑99％。

[0055] 在S6步骤中，采用800x1 .85倍的浓缩比，电导率为1480，经过脱气膜x95％得到

74％的氨氮，脱气膜的去除率可达到74％，矿山上是有800‑1000的氨氮，利用水和脱气膜，

不停的稀释山体氨氮，直到达到氨氮排放标准。

[0056] 本发明中，原矿山抽回来的水到一级反渗透系统，浓水拿去做矿，然后进入脱气

膜，脱气膜的水继续往下走，矿山进行回收并做矿，可以不停的浓缩，然后利用脱气膜，在脱

气膜内加入浓硫酸，做成硫酸铵，脱气膜吸附后就成固体或液体硫酸铵，浓水二级回一级，

二级达标的就排放，相对于现有技术用于矿山氨氮处理，这个步骤是针对性的，加入脱气膜

循环处理，使得达标的值更高，未达到排放的氨氮则继续稀释，如此循环，进而提高对氨氮

的去除效果。

[0057] 以上所述，仅是本发明的较佳实施例而已，并非是对本发明作其它形式的限制，任

何熟悉本专业的技术人员可能利用上述揭示的技术内容加以变更或改型为等同变化的等

效实施例应用于其它领域，但是凡是未脱离本发明技术方案内容，依据本发明的技术实质

对以上实施例所作的任何简单修改、等同变化与改型，仍属于本发明技术方案的保护范围。
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