
第 ４４ 卷第 ９ 期 现代化工 Ｓｅｐ. ２０２４
２０２４ 年 ９ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ
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摘要:某环保科技有限公司 １００ ｋｔ / ａ 硫酸项目底吹吹炼炉冶炼烟气具有气量小、ＳＯ２ 浓度波动大和气量不稳定的特点ꎻ设
计初期从投资成本、运行成本和除雾效率、效果整体考量ꎬ决定取消作用为增加烟气停留时间、雾粒子粒径长大的增湿塔ꎮ 生产

实践证明ꎬ净化电除雾前取消增湿塔ꎬ对净化工段的除雾效果没有关键性影响ꎮ 试生产前期没有达到期望的设计条件ꎬ但经过

吹炼、制酸系统的工艺优化调整和协调融合后ꎬ稳定了操作条件ꎬ提高了粗铜产量ꎬ增加了硫酸产量ꎮ
关键词:烟气制酸ꎻ增湿塔ꎻ工艺控制ꎻ工艺融合ꎻ优化调整
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　 　 江西兴南环保科技有限公司是广东省肇庆市飞

南资源利用股份有限公司的子公司ꎬ是专门从事危

险废物收集、处理、贮存及工业废物综合利用ꎬ有色

金属、稀有金属加工、销售ꎬ货物进、出口民营环保高

科技企业ꎮ 江西兴南环保科技有限公司 １００ ｋｔ / ａ 硫

酸项目工程ꎬ由某公司设计、安装ꎮ 炼铜项目采用了

侧吹浸没燃烧工艺处理工业废弃物及低硫铜原料生

产黑铜ꎬ集团内部产出的铜锍、外购铜锍及本系统产

出的黑铜ꎬ通过底吹炉吹炼产出粗铜送回转式阳极

精炼炉产出合格的阳极板ꎮ 底吹吹炼炉产出的烟气

经余热回收、收尘后送制酸系统ꎬ制酸系统采用稀酸

洗涤净化、两次转化、两次吸收工艺ꎬ制酸尾气送往

有机胺脱硫系统ꎬ进行脱硫处理后排放ꎻ制酸尾气量

为 ２４ ９０５ ｍ３ / ｈ(标况)ꎬ尾气吸收后的有机胺溶液

解吸出的高浓度 ＳＯ２ 返回硫酸净化系统ꎮ

１　 主要设计参数及指标

１􀆰 １　 工艺简介及烟气成分

根据冶炼烟气条件ꎬ吸收国内铜冶炼厂硫酸生

产实践经验ꎬ制酸系统选择的工艺流程见图 １ꎮ
底吹吹炼炉烟气进入制酸净化系统的烟气量及

烟气成分见表 １ꎮ 有机胺解吸产生的 １ １９６ ｍ３ / ｈ 高

纯 ＳＯ２ 送入制酸净化系统填料冷却塔入口和底吹吹

炼炉来的烟气混合ꎬ混合后烟气中 ＳＯ２ 体积分数达

１８􀆰 ６９％(湿基)ꎮ 考虑到混合后的烟气中 ＳＯ２ 体积

分数较高ꎬ在干燥塔入口需兑入部分空气ꎬ兑入空气

后进入干燥塔的烟气量为 ３０ ８６２􀆰 ００ ｍ３ / ｈ(标况)ꎬ
烟气成分见表 ２ꎮ 根据冶炼烟气送来的含硫量(包
括脱硫来的 ＳＯ２ 量)ꎬ计算出生产硫酸的最大产量

(１００％ Ｈ２ＳＯ４)约 ９９ ９２０ ｔ / ａꎮ 设计进入转化系统的
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图 １　 制酸工艺流程

表 １　 进净化烟气量及烟气成分

项目 ＣＯ２ Ｏ２ Ｎ２ ＳＯ２ ＳＯ３ Ｈ２Ｏ Ａｓ２Ｏ３ 合计

气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４３７􀆰 ７０ １６７６􀆰 ２０ １０１０５􀆰 ９７ １７３２􀆰 １６ １７􀆰 ２２ ３７５􀆰 ９９ ７􀆰 １８ １４３５２􀆰 ４２

体积 φ / ％ ３􀆰 ０５ １１􀆰 ６８ ７０􀆰 ４１ １２􀆰 ０８ ０􀆰 １２ ２􀆰 ６２ ０􀆰 ０４ １００􀆰 ００

有机胺解吸系统产生的高纯 ＳＯ２

　 气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — — — １１９６ — ≤１２０ — １１９６~１３１６

　 体积 φ / ％ — — — ≥９０ — ≤１０ — １００

底吹吹炼炉烟气成分及烟气量(混合有机胺解吸高纯)ＳＯ２

　 气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４３７􀆰 ７０ １６７６􀆰 ２０ １０１０５􀆰 ９７ ２９２９􀆰 １０ １７􀆰 ２２ ４９５􀆰 ９９ ７􀆰 １８ １５６６９􀆰 ３６

　 体积 φ / ％ ２􀆰 ７９ １０􀆰 ７０ ６４􀆰 ５０ １８􀆰 ６９ ０􀆰 １１ ３􀆰 １６ ０􀆰 ０５ １００􀆰 ００

　 　 注:烟气压力~５００ Ｐａꎬ烟气含尘量<２００ ｍｇ / ｍ３ꎬ烟气温度 ３００℃ꎻ烟气为标准状况ꎮ

表 ２　 进干燥塔烟气量及烟气成分

项目 ＣＯ２ Ｏ２ Ｎ２ ＳＯ２ Ｈ２Ｏ ∑湿

气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４３７􀆰 ７０ ４６３１􀆰 ３０ ２１２９１􀆰 ７０ ２９２９􀆰 １０ １５７２􀆰 ２０ ３０８６２􀆰 ００

气量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １９􀆰 ６０ ２０６􀆰 ８０ ９５０􀆰 ５０ １３０􀆰 ８０ ７０􀆰 ２０ １３７７􀆰 ９０

体积 φ / ％ １􀆰 ４２ １５􀆰 ０１ ６８􀆰 ９９ ９􀆰 ４９ ５􀆰 ０９ １００􀆰 ００

烟气中 ＳＯ２ 体积分数为 １０％ꎬ产品为 ９３％或 ９８％工

业硫酸ꎮ
１􀆰 ２　 主要技术经济指标

主要技术经济指标见表 ３ꎮ
表 ３　 主要技术经济指标

项目 数量 备注

年操作时数 / ｈ ８０００ —

产品硫酸(１００％)产量 / ( ｔ􀅰ａ－１) ９９９２０ 最大产量

进制酸净化烟气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １４３５１ —

硫回收率 / ％ 　 　

　 净化率 ９９ —

　 转化率 ９９􀆰 ８５ —

　 吸收率 ９９􀆰 ９９ —

风机出口水含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ≤０􀆰 １ —

风机出口酸雾含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ≤０􀆰 ００５ —

风机出口尘含量 / (ｇ􀅰ｍ－３) ≤０􀆰 ００２ —

触媒利用系数 / (Ｌ􀅰ｔ－１􀅰ｄ－１) ２５０ —

制酸最终吸收塔尾气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２４９０５ —

　 ＳＯ２ 浓度 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) １０００ —

　 酸雾 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) ≤２０ —

　 系统补水量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １８０ 未含循环水补水

１􀆰 ３　 主要设备选型及技术性能

主要设备选型及技术性能见表 ４ꎮ

２　 试生产存在的主要问题及分析

(１)底吹吹炼炉生产时率不高ꎬ吨铜生产成本高ꎮ
(２)烟气系统漏风严重ꎬ影响系统负压ꎬ余热回

收工序、收尘工序尤为突出ꎮ
(３)制酸转化系统不能够实现热平衡ꎻ吨酸成

本居高不下ꎻ结露腐蚀严重ꎮ
２􀆰 １　 烟气制酸系统主要问题

根据 ２０２３ 年 ４ 月汇总生产数据分析(见表 ５)ꎬ
得到如下结论ꎮ
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表 ４　 主要设备技术性能表

名称
进口气体量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

设计温度 /
℃

设计压力 /
Ｐａ

喷淋量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)
性能备注

一级动力波 　 ３０６００􀆰 ０ ３５０ / １２０ / ９０ －４６００ １３０􀆰 ０ 　 过渡段 ３５０℃ꎻ逆喷管 １２０℃ꎻ过渡段 ９０℃

填料冷却塔 ２２３７０􀆰 ０ ５７ / ３８ －６５００ ８７􀆰 ０ 　 入口 / 出口温度 ５７℃ / ３８℃

二级动力波 １９２３５􀆰 ０ ３８ －７０００ ８８􀆰 ２ 　 操作温度 ３８℃

一级电除雾

二级电除雾

约 １９２３５􀆰 ０
　

３８
３８

－１００００
－１００００

— 　 操作气速 ０􀆰 ７２ ｍ / ｓꎻ操作压力－７４００ Ｐａ(一级)ꎻ操作压力－８８００ Ｐａꎻ操作温

度 ３８℃等

ＳＯ２ 风机 ~４５０００􀆰 ０ ４８ / １０７ 升压 ４７０００ — 　 流量:７５０ ｍ３ / ｍｉｎꎻ全压 ４７０００ Ｐａꎬ功率 ８００ ｋＷ(１０ ｋＶ)ꎻ进出温 ４８℃ / １０７℃

干燥塔 ３９９９３􀆰 ３ ３８ / ４９ꎻ４７ / ５７ 常压 １５５􀆰 ４ 　 空塔气速 １􀆰 ５２ ｍ / ｓꎻ烟气进出温度 ３８℃ / ４９℃ꎻ喷淋酸(９３％)ꎻ进出温度

４７℃ / ５７℃ꎻ进口烟气压力－９１００ Ｐａ

表 ５　 ２０２３ 年 ４ 月份特点生产数据汇总

风机进出

温度 / ℃

ＳＯ２ 气浓度 /

％

氧浓度 /
％

气体量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

三段进 /
℃

三段出 /
℃

Ⅲ换壳出 /
℃

Ⅲ换管进 /
℃

Ⅲ换管出 /
℃

一段进

出口 / ℃
一段

电炉组

四段

电炉组

一吸塔进出

温度 / ℃

３４􀆰 １ / ５４􀆰 ２ ７􀆰 １ １１􀆰 ５ ２０７９２ ４０９􀆰 ０ ４１６􀆰 ０ ３００􀆰 ０ ４１５ １９４ ４１６ / ６０９ ２ １ ９８ / ４０

３７􀆰 ２ / ５８􀆰 ２ ６􀆰 ４ １３􀆰 ７ ２１２７７ ４０３􀆰 ０ ４０６􀆰 ０ ３０５􀆰 ５ ４０５ ２０１ ４１３ / ５７７ ２ １ １００ / ４１

３９􀆰 １ / ６０􀆰 ０ ８􀆰 ８ １２􀆰 ３ ２２６３１ ４０２􀆰 ０ ４１３􀆰 ０ ３０９􀆰 ０ ４１３ ２０５ ４１１ / ６０８ １ １ １０２ / ４５

４０􀆰 ２ / ６２􀆰 ８ ７􀆰 ０ １４􀆰 ９ ２０９９２ ４１１􀆰 ７ ４１７􀆰 ３ ３１７􀆰 ０ ４１６ ２０５ ４１７ / ６０３ — — ９９ / ４１

３４􀆰 ０ / ５５􀆰 １ ８􀆰 ２ １２􀆰 ９ １９９５０ ４０４􀆰 ０ ４０８􀆰 ０ ２９６􀆰 ０ ４０４ １９０ ４２０ / ５９５ — — ９８ / ３９

３８􀆰 ０ / ６０􀆰 １ ８􀆰 ９ １３􀆰 ４ １９４６２ ４０４􀆰 ０ ４１１􀆰 ０ ３０６􀆰 ０ ４１０ １９８ ４１８ / ６０４ — — ９９ / ４２

３８􀆰 ０ / ５８􀆰 １ ８􀆰 ０ １３􀆰 ４ ２０８１６ ４１６􀆰 ０ ４１７􀆰 ０ ３１３􀆰 ０ ４１５ ２０５ ４１６ / ６１０ — — ９８ / ４０

３６􀆰 ０ / ６３􀆰 １ ９􀆰 １ １４􀆰 ２ ２５８５２ ４０７􀆰 ０ ４０５􀆰 ０ ２９７􀆰 ０ ４０４ ２０１ ４１３ / ６１１ — — １０６ / ４６

３８􀆰 ０ / ５７􀆰 ３ ４􀆰 ９ １３􀆰 ２ ２１５８２ ３８０􀆰 ０ ３８９􀆰 ０ ２９８􀆰 ０ ３９１ １９４ ４１２ / ５３７ ２ ２ ９８ / ２８

３６􀆰 ０ / ５８􀆰 ０ ７􀆰 ５ １３􀆰 ８ ２１０８０ ３８６􀆰 ０ ３８４􀆰 ０ ２９３􀆰 ０ ３８５ １９３ ４２０ / ５９９ １ ２ ９７ / ３９

３５􀆰 ０ / ５４􀆰 ８ ５􀆰 ９ １３􀆰 ７ ２０１６２ ３８５􀆰 ５ ３８７􀆰 ０ ２９６􀆰 ０ ３８８ １９３ ４１９ / ５８２ １ ２ ９７ / ３８

３６􀆰 ０ / ５５􀆰 ６ ８􀆰 １ １２􀆰 ８ ２１７２０ ３８８􀆰 ０ ３８６􀆰 ０ ２９７􀆰 ０ ３８７ １９６ ４１７ / ５９１ １ １ ９８ / ３９

４０􀆰 ０ / ６３􀆰 １ ８􀆰 １ １２􀆰 ４ ２１７５０ ４０３􀆰 ０ ４１２􀆰 ０ ３０５􀆰 ０ ４１１ ２０３ ４１３ / ５９５ — — １００ / ４３

３８􀆰 ０ / ６６􀆰 ０ ７􀆰 ８ １３􀆰 ４ ２２１１１ ４０８􀆰 ０ ４１３􀆰 ０ ３０６􀆰 ０ ４１２ ２０４ ４１８ / ６０８ — — ９９ / ４３

３７􀆰 ０ / ６２􀆰 ０ ９􀆰 ６ １２􀆰 １ ２２９５３ ３９０􀆰 ０ ４００􀆰 ０ ２９９􀆰 ０ ４０１ １９９ ４１５ / ６０６ — １ １００ / ４４

３７􀆰 ０ / ６３􀆰 ５ ８􀆰 ０ １１􀆰 ７ ２２６４０ ４０５􀆰 ０ ４１２􀆰 ０ ３０８􀆰 ０ ４１２ ２０４ ４１６ / ６１１ — — ９４ / ４１

４２􀆰 ５ / ７４􀆰 ６ ８􀆰 １ １５􀆰 ２ ２７４０７ ４０２􀆰 ０ ４０４􀆰 ０ ２９６􀆰 ０ ４０５ ２０９ ４１４ / ６１７ — — １０２ / ４５

３６􀆰 ０ / ６３􀆰 ９ ８􀆰 ７ １４􀆰 ５ ２０９７５ ４０８􀆰 ０ ４１４􀆰 ０ ３０６􀆰 ０ ４１１ ２０５ ４１４ / ６０５ — — １００ / ４２

３５􀆰 ０ / ５６􀆰 ０ ７􀆰 ９ １２􀆰 ０ ２０７８９ ４０５􀆰 ０ ４１１􀆰 ０ ３０６􀆰 ０ ４１０ １９８ ４１３ / ６０５ — — ９８ / ３９

３７􀆰 ０ / ５８􀆰 ０ ８􀆰 ３ １３􀆰 ０ ２０９９２ ３９２􀆰 ０ ３９８􀆰 ０ ２９８􀆰 ０ ４００ １９４ ４１９ / ６１２ — ２ ９８ / ４１

３４􀆰 ０ / ５４􀆰 ０ ８􀆰 ９ １１􀆰 １ ２０８２６ ３９９􀆰 ０ ４０３􀆰 ０ ２９９􀆰 ０ ４０３ １９３ ４１４ / ５９７ — １ ９７ / ３７

３３􀆰 ８ / ５３􀆰 ０ ９􀆰 ５ １２􀆰 ４ ２０２５５ ３８７􀆰 ０ ３８６􀆰 ０ ２９１􀆰 ０ ３８９ １８９ ４２２ / ６１２ — １ ９８ / ４０

　 　 注:１.数据前后间隔时间为 ２ ｈꎻ２.节选部分特点数据ꎻ３.统计数据时间延迟考虑在内ꎻ４.转化反应ꎬ考虑数据滞后ꎻ５.考虑风量不准确ꎮ

　 　 (１)由于进口 ＳＯ２ 浓度低ꎬ酸产量低ꎬ长期在

６~７ ｔ / ｈ 之间ꎬ造成吨酸成本高ꎮ
(２)φ(ＳＯ２)≥５％ꎬ两转两吸中转化系统本身能

够实现热量平衡ꎬ但是实际工况如下ꎮ

①上游冶炼烟气浓度波动大ꎬ且 φ ( ＳＯ２ ) 在

５􀆰 ５％~７􀆰 ５％之间波动ꎮ
②生产工况下ꎬ表现出两次转化的吨酸换热面

积不足ꎬ即第一次转化中热量富裕ꎬ第二次转化中热

􀅰３２２􀅰
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量需电炉维持ꎮ
(３)高氧硫比下ꎬ整个温升都集中在转化器一、

二段ꎬ三段长期不转化或微量转化ꎬ造成三段触媒利

用率极低ꎮ
(４)净化系统热负荷波动大ꎬ干燥塔进口烟气

温度高达 ４５℃ꎬ加之补气湿含量(阴雨天较多)ꎻ干燥

塔出口水分含量有时候≥０􀆰 １ ｇ / ｍ３ꎬ具体表现如下ꎮ
①干燥塔至 ＳＯ２ 鼓风机之间的碳钢管道中ꎬ出

现过酸结露腐蚀现象ꎮ
②ＳＯ２ 鼓风机进、出口温度升高ꎮ
③Ⅲ换管程进口温度过低ꎬ壳程 ＳＯ２ 进口、壳程

内壁酸结露及壳程下半段空间冷凝ꎬ大量冷凝酸腐

蚀严重ꎮ
④转化干吸水分过多ꎬ中间吸收塔的底部很容

易因高过饱和度ꎬ空间凝结产生酸雾ꎻ硫浪费且腐蚀

后端脱硫系统接力风机及两系统碳钢接管ꎮ
⑤长期水分过高ꎬ钒触媒粉化ꎬ触媒微孔堵塞ꎬ

阻力升高ꎬ能耗增加ꎻ中间吸收塔前端设备碳钢部

分可形成发烟酸腐蚀情况 (质量分数在 ９５％ ~
１０２％之间)ꎮ

(５)转化一段钒触媒型号为 ＣＨＰ７５－ＣＨꎬ起燃

温度 ３８０℃ꎬ操作温度 ３９０ ~ ６３０℃ꎻ高过起燃温度过

多ꎬ反应速率过快ꎬ一段触媒利用率不高ꎬ一段底层

触媒尤为明显ꎮ
２􀆰 ２　 制酸前端工艺简介及制酸前端存在的主要

问题

２􀆰 ２􀆰 １　 制酸前端工艺简介

工艺简介见图 ２ꎮ

图 ２　 制酸前端工艺

２􀆰 ２􀆰 ２　 制酸前端冶炼存在的主要问题

(１)富氧浓度低ꎬ生产时率不高ꎬ冰铜加料量

不高ꎮ
(２)投加物料中含硫量还可以优化ꎮ
(３)埋刮板输送机漏风点多ꎬ严重影响系统抽

负压ꎻ漏风点处结露腐蚀ꎬ漏风多ꎬＳＯ２ 更易转化生

成 ＳＯ３ꎬ使露点温度升高ꎬ加剧腐蚀ꎮ
(４) 收尘粒度存有盲区[２]ꎬ盲区粒径为 ５ ~

２０ μｍꎬ风料比不匹配时ꎬ伴随粉尘后移、热量后移ꎬ
增大净化系统进口尘量ꎬ并导致制酸净化系统热负

荷超限ꎮ
(５)设置的一级动力波前接力风机未投运ꎬ由

此造成如下后果ꎮ
①经计算底吹吹炼炉到一级动力波洗涤器之间

设备、管路阻力为 ２􀆰 ８ ｋＰａ (原配风机型号 Ｑ ＝

４０ ０００ ｍ３ / ｈꎬΔＰ ＝ ３ ５００ Ｐａ)ꎬＳＯ２ 风机负压部分相

应降低 ２􀆰 ８ ｋＰａꎮ
②尘量后移伴随热量后移ꎬ温度越高 Ａｓ２Ｏ３ 的

溶解度越大ꎬ污酸量大且增加处理成本ꎮ
③风料比不匹配时ꎬ整个系统的负压调整余量

少 ２􀆰 ８ ｋＰａꎬ有时甚至无能为力ꎮ
(６)风料比不匹配ꎬ伴随粉尘后移ꎬ电收尘进口

尘含量过大ꎬ导致一电场两极通路不能形成稳定的

起晕电压ꎬ收尘效果恶化ꎬ粉尘进入下级净化一级动

力波ꎻ循环稀酸尘含量增大ꎬ同样的泡沫层高度设备

阻力变大ꎮ

３　 工艺控制优化

３􀆰 １　 工艺控制优化的目的、措施

工艺控制优化的目的、措施见表 ６ꎮ
表 ６　 工艺控制优化的目的、措施表

项目 主要目的或方向 主要对应措施 意义

调整吹炼氧气

　 浓度ꎬ提高生

　 产时率

　 １.提高冰铜投矿量

　 ２.增加烟气量

　 ３.提高烟气中 ＳＯ２ 浓度

　 １.提高冰铜 Ｆｅ、Ｓ 及含氧量的化验数据精度

　 ２.批次原料核算理论需氧量ꎻ兼顾冶金炉热负荷的同时ꎬ阶段

性修正富氧的过剩系数

　 ３.提高含硫量ꎬ加强配矿均匀性

　 ４.阶段性校核氧浓表、流量计ꎬ提高精度

　 增加烟气量

　 提高 ＳＯ２ 气浓

􀅰４２２􀅰
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续表

项目 主要目的或方向 主要对应措施 意义

治理吹炼系统、
　 硫酸系统漏

　 风点及泄压

　 隐患

　 １.提高系统负压

　 ２.提高风料比

　 ３.提高冰铜投矿量

　 １.回转底吹吹炼炉与上升烟道接口处ꎬ每次转入生产位后ꎬ用
复合硅酸铝板密封

　 ２.回转底吹吹炼炉与上升烟道接口处ꎬ微正压操作

　 ３.阶段性校核、维护仪表

　 ４.底吹吹炼炉热铜锍进口ꎬ溜槽口非进料时间ꎬ用复合硅酸铝

板密封

　 ５.针对余热锅炉和重力沉降器的设备壳体、管道、埋刮板输送

系统(重点头、尾部)密封点、密封垫ꎬ进行专项治理

　 ６.针对电收尘组合性密封系统(埋刮板机＋行星锁气阀组

合)、振达系统及设备壳体ꎬ密封点、密封垫进行专项治理

　 ７.硫酸系统加强稀释风阀开度、一级动力波进口负压的操作

管理ꎻ从气浓、压力、烟气量上ꎬ强化操作机理培训

　 ８.强化干、吸循环酸槽人孔密封管理ꎬ排查并及时处理硫酸系

统管道、设备漏风点

　 １.尽可能减少漏风量

　 ２.规避不必要的系统

阻力

重新启用接力

　 风机

　 １.增大冶金系统、化工系统的

负压调节余量

　 ２.匹配高风料比下的系统负压

　 加强冶金、化工 ＤＣＳ 操作上的流畅性、统一性 　 增加系统升压裕量

“最大温差法”
　 确定一段进

　 口温度

　 １.降低反应速率ꎬ尽可能提高

微孔利用率ꎬ提高触媒利用率

　 ２.产酸量增加ꎬ降低“催化剂装

填定额”

　 气浓波动时ꎬ副线调整需及时跟进 　 实现最佳操作条件

增加烟气量ꎬ提
　 高 ＳＯ２ 浓度

　 １.避免结露腐蚀和中间吸收塔

前端设备存有发烟酸概率

　 ２.均衡第一次转化、第二次转

化的热量ꎬ达到热量平衡ꎻ工况下

甩掉电炉

　 ３.提高一、三段触媒率用率ꎻ高
ＳＯ２ 气浓、高氧硫比时ꎬ均衡两次

转化的热量ꎬ同时ꎬ提高一、三段

触媒率用率ꎬ增加转化器三段

温升

　 ４.关注净化工段出口温度

　 ５.净化工段减少 ＳＯ３ 的化学性

因素形成

　 ６.最大限度减少 ＳＯ２ 损失

　 ７.减少尾气含硫量ꎬ减少进入

有机胺脱硫的硫量

　 １.提高气浓的同时ꎬ减少转化系统水分带入量ꎬ降低中间吸收

塔塔底空间冷凝概率[１]

　 ２.转化工段提高触媒利用率ꎬ提高Ⅲ换管程进口、出口温度

　 ３.具体为 ＤＮ２００∗８ 钢管连接转化器一段进口、转化器三段进

口ꎬ电动蝶阀设置在一段出口远端处ꎬ据气浓灵活调整

　 ４.加强净化板式换热器的清理ꎻ冷却水量据热负荷灵活调整

　 ５.跟踪并及时处理净化工序的漏风点

　 ６.干吸工段增加串酸脱吸塔ꎻ控制干燥喷淋酸酸浓 ９３％ꎬ降低

因酸浓越高ꎬ硫酸蒸汽平衡分压越高ꎬ硫酸蒸汽过饱和度越高ꎬ
越容易形成酸雾的风险ꎻ控制干燥酸浓ꎬ降低因浓度越高ꎬＳＯ２

溶解度越高的风险ꎻ减少因酸浓高ꎬ转移同样水量时ꎬ串酸量增

大的情况ꎬ减少因串入最终吸收塔循环酸槽后ꎬ在最终吸收塔喷

淋时ꎬ解吸出 ＳＯ２ 的情况ꎻ减少随成品酸的损失ꎻ控制酸温过

高ꎬ减少酸雾生成量

　 ７.提高总转化率[３] ꎬ确保总吸收率[３] ꎮ 经常性核算转化率、
气浓下的温升值ꎬ调整副线ꎬ摸索最近操作条件

　 １.增加硫酸产量和低

压蒸汽产量ꎬ降低吨铜、
吨酸成本

　 ２.降低尾气含硫量ꎬ
降低有机胺脱硫的操作

成本

　 ３.充分发挥出ꎬ针对

气体量大、浓度高ꎬ生产

波动大、操作灵活的 ３＋

１ / Ⅲ、Ⅰ~Ⅳ、Ⅱ流程的

优越性

３􀆰 ２　 工艺调整后的主要生产数据

工艺调整后ꎬ主要生产数据见表 ７ꎬ主要产品产能损益见表 ８ꎮ
表 ７　 ２０２３ 年 ７ 月随机生产数据汇总

风机进出口

温度 / ℃

ＳＯ２ 气浓 /

％

氧浓度 /
％

气体量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

三段进 /
℃

三段出 /
℃

Ⅲ换壳出 /
℃

Ⅲ换管进 /
℃

Ⅲ换管出 /
℃

一段进

出口 / ℃
一段电炉 /

组

四段电炉 /
组

一吸塔进出

温度 / ℃

４１􀆰 ２ / ８０􀆰 ６ １０􀆰 ２ １０􀆰 ５ ２８１２３ ４３１ ４４６ ３５２ ４４４ ２６９ ４１１ / ６２１ — — １１０ / ４９

４１􀆰 ６ / ８３􀆰 ０ ９􀆰 ６ ９􀆰 ９ ２８８６９ ４３０ ４４６ ３５４ ４４３ ２８４ ４１０ / ６１２ — — １１０ / ５６

􀅰５２２􀅰
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风机进出口

温度 / ℃

ＳＯ２ 气浓 /

％

氧浓度 /
％

气体量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

三段进 /
℃

三段出 /
℃

Ⅲ换壳出 /
℃

Ⅲ换管进 /
℃

Ⅲ换管出 /
℃

一段进

出口 / ℃
一段电炉 /

组

四段电炉 /
组

一吸塔进出

温度 / ℃

３９􀆰 ９ / ６３􀆰 ５ ９􀆰 ７ １０􀆰 ８ ２０７１８ ４１６ ４３０ ３０６ ４０４ ２２７ ４１１ / ６１３ — — １００ / ４２

４１􀆰 ４ / ７１􀆰 ２ ８􀆰 ７ １２􀆰 ０ １８３８７ ４２２ ４３１ ３３３ ４２８ ２８０ ４０９ / ６２０ — — １０４ / ４７

３８􀆰 ５ / ８２􀆰 ０ １０􀆰 ７ １３􀆰 ０ ２４８９３ ４２１ ４４２ ３４８ ４３９ ２８７ ４１０ / ６２０ — — ９０ / ３５

３８􀆰 ２ / ８４􀆰 ０ ９􀆰 ６ １１􀆰 ５ ２１２００ ４１７ ４２９ ３３０ ４２８ ２４０ ４１１ / ６０９ — — ９２ / ３６

４０􀆰 ４ / ６８􀆰 １ ８􀆰 ３ １３􀆰 ９ ２３６６４ ４２５ ４３７ ３３７ ４３４ ２５０ ４１１ / ６１２ — — １１２ / ５２

　 　 注:１.随机数据ꎻ ２.日期为 ７ 月 １ 日、１５ 日、１９ 日、３１ 日ꎮ

表 ８　 主要产品产能损益表

名称 产能(调整前后) 吨加工成本 直收率 / ％ 备注

底吹吹炼炉投矿量 前:１０４２８􀆰 ００ ｔ / ｍ — — 　 投矿量增加 ２６􀆰 １２％

　 后:１４１１５􀆰 ００ ｔ / ｍ — — 　

底吹吹炼炉粗铜产量 前:５０２８􀆰 ７５ ｔ / ｍ ４１６􀆰 ８０ 元 / ｔ ８６􀆰 ９３ 　 调整前、后以 ２０２３ 年 ４ 月、７ 月例证

　 后:７９１９􀆰 ８７ ｔ / ｍ ２９１􀆰 ６７ 元 / ｔ ９０􀆰 ８５ 　 粗铜产量增加 ５７􀆰 ４９％

产酸量 前:４２４２􀆰 １８ ｔ / ｍ １００６􀆰 ０１ 元 / ｔ — 　 ９８ 酸产量增加 ６４􀆰 ５１％

　 后:７０１６􀆰 ６３ ｔ / ｍ ６６０􀆰 ９４ 元 / ｔ — 　

低压蒸汽产量(０􀆰 ５ ＭＰａ) 前:０􀆰 ５０ ｔ / ｈ — — 　 低压蒸汽产量增加 ２００􀆰 ００％

　 后:１􀆰 ５０ ｔ / ｈ — — 　

一段电炉 前:５８８００􀆰 ００ ｋＷｈ １３􀆰 ８６ ｋＷｈ / ｔ — 　 １.调整前、后以 ２０２３ 年 ４ 月、７ 月例证

　 后:８５２０􀆰 ００ ｋＷｈ １􀆰 ２１ ｋＷ / ｔ — 　 ２.转化系统工况时ꎬ甩掉电炉ꎻ转炉和检修除外

四段电炉 前:２５６８０􀆰 ００ ｋＷｈ ６􀆰 ０５ ｋＷ / ｔ — 　

　 后:６４８０􀆰 ００ ｋＷｈ ０􀆰 ９２ ｋＷｈ / ｔ — 　

４　 结语

江西兴南环保科技有限公司 １００ ｋｔ / ａ 硫酸项目

工程ꎬ试生产期间通过冶炼、烟气降温收尘、制酸系

统的工艺优化调整ꎬ稳定了操作条件ꎬ提高了粗铜产

量ꎬ增加了硫酸产量ꎮ
设计初从投资成本、运行成本和除雾效率、效果

整体考量ꎬ决定取消作用为增加烟气停留时间、雾
粒子粒径长大的增湿塔ꎬ生产实践证明取消净化

电除雾前增湿塔ꎬ对净化工段的除雾效果没有关

键性影响ꎮ 工艺调整前后的数据支撑ꎬ佐证此次

工艺调整的合理性ꎮ 精益求精的原则ꎬ在干吸串

酸脱吸塔及预转化[４] 等ꎬ都投运到系统的情况下ꎬ
吹炼与硫酸系统的协调运行还能做到更好ꎻ为此ꎬ
将作为下一课题ꎬ彻底解决冶金系统和化工系统

大融合问题ꎮ
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