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铜冶炼环集烟气和制酸尾气脱硫工艺
优化改造与实践

褚继军
(北方铜业垣曲冶炼厂, 山西 垣曲 043700)

[摘摇 要] 摇 某冶炼厂环集烟气脱硫采用钠碱法工艺,制酸尾气脱硫采用活性焦工艺,脱硫装置存在脱硫后尾气无

法满足特别排放限值要求(SO2臆100 mg / m3,NOx臆100 滋g / m3,颗粒物臆10 mg / m3)的问题。 本文在论述现有装置

运行现状基础上提出优化改造方案。 重点论述了离子液脱硫原理、工艺流程、设备选型和系统性能,并针对试生产

时出现烟气 SO2 浓度波动大、尾气排放 SO2 浓度不稳定、离子液消耗量过大、离子液中硫代硫酸根浓度过高的问

题,提出了相应的处理措施。 经过优化改造,烟气尾排中 SO2 浓度低于 100 mg / m3,大部分时间低于 30 mg / m3。 实

践证明,此次改造脱硫工艺选择正确,设计参数设定合理,装置运行平稳,脱硫达到理想效果。
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0摇 前言

某冶炼厂铜冶炼采用底吹熔炼、转炉吹炼、阳极

炉精炼工艺,工艺烟气采用双转双吸工艺生产工业

硫酸,环境集烟、阳极炉烟气和硫酸尾气经过脱硫后

达标排放。 厂区现有两套脱硫装置,即硫酸尾气脱

硫装置和环境集烟(包括阳极炉烟气)脱硫装置。
硫酸尾气脱硫采用活性焦技术[1],解吸得到的浓二

氧化硫烟气送硫酸厂,脱硫后烟气经烟囱排放;环境

集烟采用钠碱法脱硫工艺[2],脱硫副产物为亚硫酸

钠,脱硫后烟气也经烟囱排放。
原设计脱硫后烟气二氧化硫浓度满足低于

400 mg / m3的排放标准[1],颗粒物浓度满足铜冶炼

烟气 80 mg / m3、硫酸尾气 50 mg / m3的排放标准,实
际生产均能达到排放标准。

脱硫装置实测烟气量及主要污染物浓度见表 1。

表 1摇 脱硫装置实测烟气量及主要污染物浓度

烟气
烟气量 / m3·h - 1 SO2 / mg·m - 3

正常 最大 正常 最大 瞬时

颗粒物 /

mg·m - 3

NOx /

mg·m - 3

硫酸尾气 150 000 180 000 300 385 800 20 60

环境集烟 350 000 380 000 320 350 3 000 80 40
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摇 摇 按照 《山西省大气污染防治 2018 年行动计

划》,现有有色行业企业自 2018 年 10 月 1 日起,二
氧化硫、氮氧化物、颗粒物达到《铜、镍、钴工业污染

物排放标准》(GB 25467—2010)修改单中的大气污

染物特别排放限值要求,即 SO2臆100 mg / m3,NOx臆
100 mg / m3,颗粒物臆10 mg / m3。 显然,现有脱硫装

置无法满足特别排放限值的要求,因此必须对现有

脱硫装置实施限期整改。

1摇 优化改造方案的确定

1郾 1摇 现有装置运行现状

现有硫酸尾气脱硫采用活性焦工艺,出二吸塔

硫酸尾气先经过吸附塔,饱和活性焦经过解吸得到

高浓度二氧化硫烟气和再生吸附剂———活性焦,二
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氧化硫烟气送酸厂生产硫酸,再生活性焦返回吸附

塔。 目前硫酸尾气脱硫装置主要存在的问题是解吸

过程产生的少量活性焦粉,随解吸烟气在风机和后

续管道产生粘结,造成风机抽力不足,影响活性焦的

解吸效果。 解吸不彻底的活性焦严重制约了脱硫效

率,频繁清理结灰又影响了装置的正常运行。 目前

硫酸尾气的活性焦脱硫效率不稳定,即使装置正常

运行,在不增加除尘设施的前提下,满足颗粒物的特

别排放限值难度较大。
现有环境集烟脱硫采用一级钠碱法,脱硫设

备采用动力波型式,脱硫废液直接外排,副产物不

回收。 原设计脱硫烟气量正常 330 000 m3 / h,最大

380 000 m3 / h,浆液循环泵 2 台,扬量为 400 m3 / h,
明显不足,液气比不能保证气液的充分接触;另
外,由于烟气中二氧化硫浓度高,采用单塔脱硫的

效率低;工艺参数的波动和调节困难造成钠盐的

结晶,堵塞设备和管道,影响了气液接触,传质效

率低。
1郾 2摇 改造依据和原则

在不影响现有生产的前提下,对现有装置进行

改造,按限期达到超低排放要求。
脱硫塔入口设计烟气参数见表 2。

表 2摇 脱硫塔入口设计烟气参数

烟气 烟气量 / m3·h - 1 烟气温度 / 益 烟气压力 / Pa SO2 / mg·m - 3 颗粒物 / mg·m - 3 NOx / mg·m - 3

硫酸尾气
正常

最大

150 000
180 000

75 3 000
800
600

20 60

环境集烟
正常

最大

350 000
380 000

40 3 000
4 000
6 000

100 40

1郾 3摇 工艺选择

鉴于活性焦制酸尾气脱硫工艺和钠碱法环集脱

硫工艺实际运行中的问题,新工艺借鉴国内外大型

铜冶炼厂普遍采用的成熟技术和生产实践经

验[3 - 4],结合现场布置,淘汰活性焦制酸尾气脱硫装

置。 利用环集烟气脱硫接力风机,改造环集烟气动

力波除尘设备,在动力波后增加湿式电除雾设备,然
后环集烟气与制酸尾气混合,通过接力风机进入离

子液脱硫塔,再通过后电除雾器除雾,送至尾气烟囱

达标排放。
离子液是一种可选择性吸收气体的有机胺类液

体,当吸收液达到饱和后,可通过高温脱吸出气体,
吸收液循环利用。

1)吸收液对强酸根离子的吸收反应[5 - 6]如下:
R1R2N - R3 - NR4R5 + HX寅R1R2NH + - R3 -

NR4R5 + X - (1)
式中,R1、R2、R3、R4、R5分别代表不同的有机分子基

团;X - 表示烟气中所含的强酸根离子,如 Cl - 、NO -
3

及 SO2 -
4 等,X - 可提高吸收液的抗氧化能力及降低

再生能耗。
2)吸收液对烟气中 SO2的吸收反应如下:

R1R2NH + - R3 - NR4R5 + SO2 + H2O寅
R1R2NH + - R3 - NH + R4R5 + HSO -

3 (2)
该反应式显示了吸收液对 SO2 的吸收过程,吸

收剂对 SO2的选择吸收能力很强,因此离子液脱硫

对吸收液的循环量要求较低,大大降低了系统运行

能耗。
3)吸收液再生(解吸)反应如下:

R1R2NH + - R3 - NH + R4R5 + HSO -
3 寅

R1R2NH + - R3 - NR4R5 + SO2 + H2O (3)
吸收液受热时,吸收的 SO2气体解吸,吸收液得

以再生。 另外,吸收液吸收强酸根离子产生的盐是

热稳定性盐,不挥发、不可加热再生,这一方面降低

了解吸能耗,另一方面保证了 SO2副产品的高纯度。
4)吸收液净化过程:
R1R2NH + - R3 - NR4R5 + X - 寅R1R2N -

R3 - NR4R5 + HX (4)
该过程通过离子交换技术将吸收过程中产生的

部分热稳定性盐排出系统,这是保证系统平衡的重

要技术手段。 本文装置利用碱液来置换不可再生的

强酸根阴离子。 通过使用阳离子树脂交换或冷冻结

晶的方式,将系统中过多的钠盐结晶分离脱除。

2摇 离子液脱硫工艺

2郾 1摇 工艺流程

离子液脱硫系统工艺流程如图 1 所示。
冶炼环集烟气和阳极炉烟气由环集风机送入动

力波洗涤塔,与洗涤液进行剧烈的气液两相物质交

换和热量交换。 经除尘降温后的烟气进入上部净化

电除雾器。 电除雾器将在洗涤塔中未被除去的灰尘
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图 1摇 离子液脱硫工艺流程

和酸雾进一步从气体中分离和收集,使它们落入洗

摇 摇

涤塔内。 清洁烟气与制酸尾气混合进入离子液脱硫

吸收塔,与塔内由上而下的贫液逆向接触进行吸收

反应,随后进入上段水洗回收离子液,再进入电除雾

器除去细小颗粒后,进入烟囱达标排放。 在离子液

脱硫吸收塔中吸收了 SO2的富液送入解吸塔,经蒸

汽加热释放 SO2,SO2送往制酸净化系统,解吸后离

子液为贫液,大部分贫液去吸收塔继续吸收烟气中

的 SO2,少部分经中间槽除去离子液中富集的超细

粉尘以及热稳定性盐,送入离子液净化系统。
2郾 2摇 主要设备规格

离子液脱硫系统主要设备规格见表 3。
2郾 3摇 系统设计指标

离子液脱硫系统主要设计指标见表 4。

表 3摇 离子液脱硫主要设备规格

序号 设备名称 规格 数量 材质

1 湿式电除雾器 SD-CF-98 1 套 导电玻璃钢(CFRP)
2 脱硫吸收塔 SD-880 1 套 壳体钢衬 SMO254
3 后电除雾器 SD-CF-81 1 套 导电玻璃钢(CFRP)
4 解吸塔 SD240 1 套 下筒体 S2205,上部 316L
5 离子液回收循环槽 囟3 500 mm 伊4 500 mm 1 台 FRP
6 贫液储槽 囟5 000 mm 伊6 500 mm 1 台 FRP
7 解吸回流液槽 囟1 400 mm 伊3 000 mm 1 台 S316L
8 蒸汽冷凝液槽 囟1 400 mm 伊3 000 mm 1 台 S304
9 碱液槽 囟2 200 mm 伊2 800 mm 1 台 S304
10 配碱液槽 囟2 200 mm 伊2 800 mm 1 台 S304
11 除盐水槽 囟2 500 mm 伊3 000 mm 1 台 S304
12 离子液地下槽 囟1 800 mm 伊2 200 mm 1 台 FRP
13 贫富液换热器 换热面积 S = 118 m2 1 台 SMO254
14 贫液冷却器 换热面积 S = 101 m2 1 台 SMO254
15 再沸器 换热面积 S = 250 m2 1 台 SMO254
16 解吸汽冷凝器 换热面积 S = 172 m2 1 台 SMO254
17 富液再加热器 换热面积 S = 70 m2 1 台 SMO254
18 回流液再加热器 换热面积 S = 49 m2 1 台 SMO254

19 APU 装置
树脂除盐 40 kg / h
冷冻除盐 150 kg / h

1 套 S316L

20 贫液输送泵 流量 Q = 160 m3 / h,扬程 H = 40 m 2 台

21 富液输送泵 流量 Q = 160 m3 / h,扬程 H = 40 m 2 台

表 4摇 离子液脱硫主要设计指标

序号 指标 性能保证值

1 净化湿电出口含尘量 / mg·m - 3 臆5
2 尾气含 SO2量 / mg·m - 3 臆100
3 尾气含酸雾量 / mg·m - 3 臆20
4 尾气含颗粒物 / mg·m - 3 臆10
5 脱硫系统烟气阻力降 / Pa 臆3 000

3摇 运行实践

新建离子液烟气脱硫装置于 2019 年正式投产,

试生产过程中系统出现了一些问题,通过及时改造、
消缺,系统很快实现正常运行,各项技术指标均达到
设计要求,其中外排尾气 SO2含量 70 mg / m3、颗粒物

含量 8 ~ 10 mg / m3,均优于特别排放限值的要求。
系统目前已正常运行超过 3 年,各项技术经济指标

均优于设计值。
3郾 1摇 试生产出现的问题

1)烟气 SO2浓度波动大,尾排 SO2浓度不稳定,
有瞬时超标的风险。 铜冶炼吹炼转炉是间歇生产,
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吹炼二周期产生的烟气中 SO2浓度高达 10% 左右,
一周期或吹炼后期为 5% 左右,造成进制酸系统烟

气 SO2浓度波动较大,制酸尾气 SO2含量的波动也随

之增大,波动范围在 1 600 ~ 8 000 mg / m3;另外转炉

在生产过程中需要转出加入热料、冷料,在转出、转
入过程中逸散烟气(为环境集烟一部分)中的 SO2含

量波动也较大,波动范围在 1 000 ~ 8 500 mg / m3;阳
极炉氧化还原时产生的烟气(为环境集烟一部分)
SO2含量随着生产周期波动也较大,波动范围为 0 ~
2% 。 制酸尾气与环境集烟通过接力风机混合后输

送到离子液脱硫塔,烟气混合后 SO2含量波动范围

一般在 1 000 ~ 8 000 mg / m3,尾排中 SO2含量也随之

波动,范围在 20 ~ 95 mg / m3,有瞬时超标的风险。
2)离子液消耗量超出设计值。 离子液脱硫装

置于 2019 年 8 月 23 日正式投产,运行至 11 月 23
日消耗离子液共 18郾 2 t,推算年消耗量为 72 t,而设

计的消耗量约为 60 t。 离子液的消耗量偏大,脱硫

成本居高不下。
3)离子液中硫代硫酸根浓度过高。 硫代硫酸根

浓度过高会引起离子液的歧化反应,导致大量单质硫

析出,造成设备和管道的结垢及堵塞。 根据运行经

验,离子液中硫代硫酸根浓度应控制在 800 mg / L
之下。
3郾 2摇 处理措施与效果

1)针对烟气 SO2浓度波动的问题,车间利用设

备小修时间,在离子液脱硫塔入口烟道内增加了一

套预吸收装置,采用湍冲泡沫层吸收,为双层喷淋、
两级吸收,每层配备独立循环泵。 该装置为间歇运

行,在转炉二周期开启双层喷淋,混合烟气进行预吸

收后再进入主吸收填料层;在阳极炉氧化期开启单

层喷淋,混合烟气进行预吸收后再进入主吸收填料

层;其他生产周期不开启预吸收装置。 通过采取上

述措施调整预吸收装置的运行时间和状态,应对烟

气 SO2浓度的波动。 改造后尾排 SO2指标能够稳定

在 10 ~ 30 mg / m3,取得较显著的效果。
3郾 2郾 1摇 离子液消耗量过大原因分析及改进措施

1)解吸回流液泵设计能力偏小,不能将解吸回

流液输送回解吸塔,为了继续生产,防止解吸回流液

槽冒槽,将部分解吸回流液通过外排阀门排入洗涤

塔,造成了离子液损失。
2)脱硫塔的离子液回收装置效率低。 技术人

员利用小修时间进入脱硫塔离子液回收段内部检查

喷头,发现喷头存在堵塞现象,喷淋量减小,无法完

全覆盖填料,短路烟气中携带较大量的离子液液滴,
造成离子液损失。

3)冷冻结晶除盐的离心机甩晶时间不足,硫酸

钠晶体潮湿且颜色发黄,夹带离子液造成损失。
针对上述情况,采取如下改进措施:
1)更换回流液泵。 由 1VH65-50 -160A 型号

(流量 20 m3 / h,扬程 25 m,电机功率 5郾 5 kW)更换

为 NH50-32-160 型号(流量 20 m3 / h,扬程 32 m,电
机功率 7郾 5 kW)。 更换后,回流液泵运行稳定,泵出

口流量 13 ~ 20 m3 / h,回流液全部返回解吸塔,槽液

位稳定。 外排阀门与离子液总量解除联锁,并全部

关闭。
2)定期清理离子液回收装置的喷头。 第一次

清理离子液回收喷头时,有半数以上喷头堵塞(共
140 个喷头),之后利用底吹炉停炉维护时间,每月

清理 2 次离子液回收喷头,清理时只有 10 个左右喷

头有轻微堵塞。
3)延长离心机的甩晶时间,待硫酸钠晶体颜色

洁白且干燥后才能出渣。 实施该项措施后,不定期

对冷冻结晶甩晶情况进行检查,硫酸钠晶体颜色洁

白且干燥,减少了离子液的流失。
采取上述改进措施后,离子液消耗量与改造前

相比有明显的减少(图 2)。

图 2摇 改造前后离子液消耗量对比
摇

实施改造前脱硫装置运行离子液消耗量平均为

6郾 2 t /月,实施后离子液消耗量平均 4郾 3 t /月,已低

于设计值 5郾 5 t /月。
3郾 2郾 3摇 离子液中硫代硫酸根浓度过高改进措施

1)适当增加解吸蒸汽用量,使离子液充分解

吸,减少硫代硫酸根的生成。 控制吸收塔饱和烟气

温度不高于 53 益,解吸塔各层温度不低于 115 益。 根

据理论计算,再生 SO2量 1 t / h,离子液解吸用蒸汽量

不应少于 12郾 5 t / h。
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2)增加离子液净化单元(APU)阴床运行周期

数,控制硫代硫酸根浓度在较低水平。 当硫代硫酸

根浓度高于 2 000 mg / L 时,增加 APU 阴床的运行频

率,同时切换至脱除硫代硫酸根的模式,直至硫代硫

酸根浓度低于 1 000 mg / L,同时对 APU 阴床排出的

综合废水进行取样分析,若废水中硫代硫酸根浓度

低于 300 mg / L,应及时更换阴床树脂。
3)将动力波洗涤塔 pH 值控制在 1郾 0 ~ 3郾 0,防

止预洗涤塔循环液因 pH 过高而出现硫代硫酸根含

量升高,并由烟气携带进入离子液脱硫系统。
采取上述改进措施的同时,加大对离子液的取

样化验频率,加强监控,保证离子液中硫代硫酸根含

量小于 800 mg / L。

4摇 结论

环集烟气和制酸尾气脱硫系统经过优化改造,
采用离子液脱硫工艺,目前烟气最大处理量为

550 000 m3 / h,烟气尾排中 SO2浓度低至 100 mg / m3,
大部分时间在 30 mg / m3以下,远低于国家标准。 经

第三方环保监测,排放烟气中颗粒物、二氧化硫、氮
摇 摇

氧化物、硫酸酸雾、氯化氢、氯气排放浓度均低于

《铜、镍、钴工业污染物特别排放标准》(GB 25467—
2010)修改单中大气污染物特别排放限值要求。 生

产实践证明,此次脱硫改造工艺选择正确,设计参数

设定合理,装置运行平稳,达到了预期效果。
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Optimization of Desulfurization Process of Collected Fugitive Gas and
Sulphuric Acid Production Tail Gas Treatment in Copper Smelting

CHU Jijun

Abstract: The collected fugitive gas desulfurization of a smelter adopts the sodium alkali process, and the
acid tail gas desulfurization adopts the active coke process. The desulfurization device has the problem
that the tail gas after desulfurization cannot meet the special emission limit requirements. This paper put
forward the optimization scheme on the basis of discussing the operation status of the existing device
(SO2臆100 mg / m3, NOx 臆100 mg / m3, particle content臆10 mg / m3 ). The principle, process flow,
equipment selection and system performance of ionic liquid desulfurization were mainly discussed. In view
of the problems of large fluctuation of SO2 concentration in flue gas, unstable SO2 concentration in tail gas
emission, excessive consumption of ionic liquid and high concentration of thiosulfate in ionic liquid, the
corresponding treatment measures were put forward. After optimization, the SO2 concentration in the tail
flue gas was less than 100 mg / m3, and most of the time is less than 30 mg / m3 . Practice has proved that
the desulfurization process is selected correctly, the design parameters are set reasonably, the device runs
smoothly, and the desulfurization achieves the ideal effect.
Key words: collected fugitive gas; acid production tail gas; optimization and Practice; ionic liquid des鄄
ulfurization
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