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本发明涉及有色冶炼领域，特别涉及一种利

用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的

方法。将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟

气与转化器出口的一次转化气或二次转化气在

换热器中换热，达到低温SCR脱硝催化反应温度

后，在SCR脱硝反应器中进行脱硝。在上述换热的

基础上，也可以将制酸装置最终吸收塔出口的低

温干燥烟气与SCR脱硝反应器出口的烟气进行一

次换热后，再与转化器出口的一次转化气或二次

转化气进行换热，达到低温SCR脱硝催化反应温

度后，在SCR脱硝反应器中进行脱硝。本发明的低

温SCR脱硝反应选择最终吸收塔烟气，无需额外

加热，将制酸转化工序反应热资源回收利用，具

有良好的经济效益和应用前景，没有二次污染，

属于绿色清洁工艺。
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1.一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法，其特征在于：所述方法

具体包括以下步骤：

(A)合适的选点：选择制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气进行低温SCR脱硝；

(B)将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气与转化器出口的一次转化气或二次转

化气在换热器A中进行换热，达到低温SCR脱硝催化反应温度后，送入SCR脱硝反应器，在SCR

脱硝反应器中与其中的催化剂充分接触进行选择性催化还原反应，脱除氮氧化物。

2.根据权利要求1所述的一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法，

其特征在于：所述方法包括以下步骤：在权利要求1所述方法的基础上增加一次升温过程，

具体步骤如下：

(一)合适的选点：选择制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气进行低温SCR脱硝；

(二)一次升温

将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气送入换热器B，与SCR脱硝反应器出口的中

温烟气在换热器B中进行第一次换热后，再送入换热器C；

(三)二次升温

上述步骤(二)中进入换热器C的烟气，与转化器出口一次转化气或二次转化气在换热

器C中进行第二次换热，达到低温SCR脱硝催化反应温度后，送入SCR脱硝反应器，在SCR脱硝

反应器中与其中的催化剂充分接触进行选择性催化还原反应，脱除氮氧化物；

(四)经步骤(三)脱硝反应后的烟气为中温烟气，将该中温烟气再送入步骤(二)的换热

器B中进行换热。

3.根据权利要求2所述的一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法，

其特征在于：所述方法在初次运行时，先采用其他热源将最终吸收塔出口的低温干燥烟气

温度升高60‑80℃后再送入换热器B和C，确保初次低温SCR脱硝催化反应进行。

4.根据权利要求1或2所述的一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方

法，其特征在于：所述换热器A和换热器B均选用烟气换热器GGH。

5.根据权利要求1或2所述的一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方

法，其特征在于：所述步骤(B)和步骤(三)中，低温SCR脱硝催化反应的温度均为150‑280℃。

6.根据权利要求1或2所述的一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方

法，其特征在于：所述步骤(B)和步骤(三)中，低温SCR脱硝催化反应的催化剂均选用低温耐

高硫脱硝催化剂。
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一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法

技术领域

[0001] 本发明涉及有色冶炼领域，特别是涉及一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处

理制酸尾气的方法。

背景技术

[0002] 氮氧化物NOx指的是NO、N2O、NO2、N2O3等一系列的混合物，氮氧化物的脱除方法有很

多种，在电力行业中应用成熟的有：高温SNCR工艺(选择性非催化还原法)、高温、中温以及

低温SCR脱硝工艺(选择性催化还原法)。

[0003] 在有色冶炼行业，氮氧化物可能会存在于熔炼炉出口烟气中，在后续烟气制酸的

过程中，有一小部分会进入成品酸中形成亚硝基硫酸，大部分会随制酸尾气进行排放。

[0004] 在现有的制酸工艺中，有以下几种脱除氮氧化物的技术路线：一、在熔炼炉上升烟

道处，采用SNCR脱硝；二、在锅炉出口可以采用中温SCR脱硝；三、在制酸尾气中，可以采用低

温SCR、臭氧脱硝工艺、液相氧化吸收工艺(如螯合法、高锰酸钾脱硝回收法等)等。以上几种

方法对于制酸系统氮氧化物的脱除来说，会受到各种因素的制约，所以只有少数方法能够

适用。

[0005] 熔炼炉上升烟道处采用SNCR脱硝，是通过喷入的NH3将烟气中的NOx还原为氮气。由

于没有使用催化剂，所以需要严格控制操作温度须在850℃‑1050℃，同时NH3也会带来一定

的污染隐患。在电力行业中，常用尿素代替NH3作为还原剂进行脱硝，不必担心因NH3的泄漏

造成新污染，同时操作更加安全可靠，氮氧化物脱除率可达为50％～60％。但是在有色行

业，由于冶炼炉的工况(下料、氧化、还原、放渣等)始终在变化，烟气温度相当不稳定，如果

采用此方法，会导致脱硝率低下(仅有30％左右)，且喷入的水份也会对后续的电收尘或布

袋收尘产生不利影响，所以该方法在制酸行业中较少采用。

[0006] SCR法是利用各种类型的催化剂依照具体应用将NOx还原为氮气的脱硝方法。不同

的SCR催化剂，操作温度有所不同，大致温度范围在200～600℃之间。电力行业中该法氮氧

化物脱除率最高可达99％，常用的还原剂是NH3。SCR法可以用于硫酸生产中脱除烟气中的

氮氧化物，从而保证硫酸品质合格以及尾气达标排放。SCR法在硫酸生产中的应用，重点在

于位置的选点，常见的位置选点有以下几种：

[0007] (1)在电收尘之后、烟气净化之前。此处烟气的温度一般在300℃左右，正好处于

SCR法催化剂的操作温度范围内，有利于氮氧化物的催化还原，但不利之处是：在净化之前

仍然存在大量的烟尘和砷、氟、氯以及及重金属等会对催化剂带来不利因素，会降低脱硝效

率。

[0008] (2)在烟气净化之后、干燥塔之前。虽然此处烟气是洁净的，但烟气的温度已经降

低至40℃左右，要应用SCR法还必须将烟气加热至220℃以上，耗能高，相应成本也高。同时，

随着加热的进行，烟气温度的升高，设备等漏风带入的空气也会使烟气含水量增加，会影响

后续干吸工段的水平衡，且此处的SO2浓度极高。

[0009] (3)在干燥塔之后、一层触媒之前。此处烟气是洁净的，在一层触媒之前烟气已经

说　明　书 1/5 页

3

CN 113144848 A

3



经过换热，升高了温度，适合SCR法的操作温度，另外没有SO3存在，不会与NH3反应生成硫酸

铵而堵塞管道。必须指出的是，根据SCR法的反应原理可以看到，反应后会有少量的水生成，

因为设置在干燥塔之后，SCR反应生成的水会进入转化器，无疑会对转化以及后续设备管道

等产生影响，且此处的SO2浓度极高。

[0010] (4)制酸最终吸收塔出口的烟气因烟气温度较低(60‑80℃)，现有技术中，通常采

用臭氧脱硝工艺或者低温液相氧化吸收工艺，主要是利用强氧化物氧化一氧化氮至高价

氮，再采用碱性吸收液吸收烟气中的氮氧化物，目前比较常用的碱性吸收液是NaOH溶液和

Na2CO3溶液，副产生成硝酸盐和亚硝酸盐，不易回收。这两种工艺都存在副产物不易处理，增

加污水站处理费用，装置运行费用高、能耗高的缺陷。

[0011] 制酸最终吸收塔出口烟气尽管温度较低，只有60℃‑80℃，但基本没有水分，SO2含

量低于1000mg/Nm3。如果采用天然气燃烧加热升温、过热蒸汽间接加热等方式将温度升至

150‑280℃，是可以采用低温SCR脱硝技术的。但是，这种方法需要消耗大量的能源，其运行

成本也比较高给低温SCR脱硝技术在行业内的应用带来了一定的阻碍。

发明内容

[0012] 本发明的目的在于：针对现有制酸行业脱硝技术的不足，提供一种利用制酸转化

热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法，将制酸转化工序的转化热用于合适的需要脱硝

的制酸尾气中，在不额外增加能耗的情况下采用新工艺路线将烟气升温，达到低温SCR脱硝

催化反应条件(温度、水份含量、SO2含量、尘等)，实现高效脱硝(脱硝率可以高达95％以

上)。这种方法充分利用转化余热，大大降低能源消耗，提高了脱硝效率，节省运行费用，没

有二次污染，具有良好的应用前景。

[0013] 本发明解决其技术问题所采用的技术方案是：

[0014] 一种利用制酸转化热进行低温SCR工艺处理制酸尾气的方法，具体包括以下步骤：

[0015] (A)合适的选点：选择制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气进行低温SCR脱

硝；

[0016] (B)将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气与转化器出口的一次转化气或二

次转化气在换热器A中进行换热，达到低温SCR脱硝催化反应温度后，送入SCR脱硝反应器，

在SCR脱硝反应器中与其中的催化剂充分接触进行选择性催化还原反应，脱除氮氧化物。

[0017] 进一步的，所述方法包括以下步骤：在上述方法的基础上增加一次升温过程，具体

步骤如下：

[0018] (一)合适的选点：选择制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气进行低温SCR脱

硝；

[0019] (二)一次升温

[0020] 将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气送入换热器B，与SCR脱硝反应器出口

的中温烟气在换热器B中进行第一次换热后，再送入换热器C；

[0021] (三)二次升温

[0022] 上述步骤(二)中进入换热器C的烟气，与转化器出口一次转化气或二次转化气在

换热器C中进行第二次换热，达到低温SCR脱硝催化反应温度后，送入SCR脱硝反应器，在SCR

脱硝反应器中与其中的催化剂充分接触进行选择性催化还原反应，脱除氮氧化物；
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[0023] (四)经步骤(三)脱硝反应后，SCR脱硝反应器出口的烟气为中温烟气，将该中温烟

气再送入步骤(二)的换热器B中进行换热。

[0024] 进一步的，所述方法步骤(二)在初次运行时，可以先采用其他热源将最终吸收塔

出口的低温干燥烟气温度升高60‑80℃后再送入换热器B和C，确保初次低温SCR脱硝催化反

应进行。

[0025] 进一步的，所述换热器A和换热器B均选用烟气换热器GGH。

[0026] 进一步的，所述低温SCR脱硝催化反应的温度为150‑280℃(优选为220‑300℃)。

[0027] 进一步的，所述方法中，低温SCR脱硝催化反应的催化剂选用低温耐高硫的脱硝催

化剂。

[0028] 进一步的，所述制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气烟温在60℃‑80℃，所述

转化器出口一次转化气或二次转化气温度为400‑500℃(优选450‑460℃)。

[0029] 进一步的，所述步骤(二)中，制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气在第一次

换热后温度升至在140‑150℃，实际生产过程中，在第一次运行本方法时，可以采用其他热

源将制酸装置最终吸收塔出口的低温干燥烟气温度升至150℃左右，然后再依次进行上述

方法的步骤(三)和(四)，确保初次低温SCR脱硝催化反应进行，后续不再需要添加额外热

源。

[0030] 进一步的，所述步骤(四)中SCR脱硝反应器出口的中温烟气的温度低于低温脱硝

的温度10‑20℃，步骤(二)中的中温烟气在经过换热器B后温度降至约120℃，再送入后续脱

硫系统中。

[0031] 进一步的，所述步骤(B)和步骤(三)中转化器出口一次转化气或二次转化气的温

度降至约370℃，继续进行常规制酸工艺流程；

[0032] 本发明的有益效果是：

[0033] ①本发明通过合理设置换热器将制酸装置的最终吸收塔烟气升温至SCR催化反应

温度，稳定运行后，无需额外使用天然气燃烧加热或蒸汽加热器，降低了能源费用及日常维

护费用；

[0034] ②本发明的工艺路线将SCR脱硝反应器设置在制酸系统最终吸收塔出口，此处为

干燥烟气，无需考虑设备防腐问题，换热器材质选用常用碳钢即可，同时省却了烟道式天然

气燃烧器，减少一次投资费用；

[0035] ③本发明对制酸转化工序反应热资源进行了有效的回收利用，具有良好的经济效

益和应用前景；

[0036] ④本发明为还原法脱硝工艺，没有二次污染物，没有二次污染，属于绿色清洁工

艺。

附图说明

[0037] 图1是本发明的利用低温SCR脱硝工艺处理制酸尾气方法的工艺示意图。

[0038] 附图标记说明：

①低温脱硝专用GGH换热器；②再升温换热器；③SCR脱硝反应器。
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具体实施方式

[0039] 下面结合附图和具体实施例对本发明作进一步详细的说明，并不是把本发明的实

施范围限制于此。

[0040] 下面以某年产工业硫酸10万吨硫酸厂的“两转两吸”制酸工艺，五段转化器(3+2)，

“ⅢⅠ‑ⅤⅣⅡ”换热流程为例，说明本申请所述方法的工艺流程。

[0041] 本实施例的利用低温SCR脱硝工艺处理制酸尾气方法的工艺流程简图如图1所示，

具体包括如下步骤：

[0042] (一)一次升温：制酸装置二吸塔出口的低温干燥烟气，烟温在70℃左右，将该低温

烟气送入烟气换热器GGH(即①低温脱硝专用GGH换热器)，与从SCR脱硝反应器出来的中温

烟气(烟温在220‑230℃左右)在烟气换热器GGH中进行第一次换热，换热后二吸塔的烟气温

度由70℃左右升至约150℃，再送入再升温换热器，中温烟气温度由220‑230℃降至约120

℃，再送入后续湿法脱硫系统进行脱硫；

[0043] (二)二次升温：进入再升温换热器的烟气，与来自转化器出口、温度为460℃左右

的一次转化气(即转化器三段出口的高温烟气)在再升温换热器中进行第二次换热，经二次

换热后，制酸装置二吸塔出口的烟气温度升至约230℃，再将其送入SCR脱硝反应器，与其中

的催化剂充分接触进行选择性催化还原反应，脱除氮氧化物，经脱硝后的烟气温度降至220

℃左右，转化器三段出口的高温烟气在经过再升温换热器后温度由460℃降至约370℃，进

入转化第Ⅲ换热器后继续进行常规制酸工艺流程；

[0044] (三)将步骤(二)脱硝反应后，SCR脱硝反应器出口出来的温度为220℃左右的烟气

再送入步骤(一)的烟气换热器GGH中，与制酸装置二吸塔出口的低温烟气进行换热后温度

降至120℃，再送入后续湿法脱硫系统进行脱硫，低温烟气的温度升高至150℃左右，再与高

温烟气进行换热后脱硝，实现脱硝烟气余热的回收利用；

[0045] 以上步骤(二)中的催化剂为购自内蒙古中凯环保科技有限公司的低温耐高硫脱

硝催化剂；

[0046] 以上实施例中的烟气换热器GGH和再升温换热器的材质均选用碳钢。

[0047] 二吸塔出口烟气参数：SO2含量800mg/Nm3；含水量＜5mg/Nm3；NOx含量600mg/Nm3，粉

尘含量＜50mg/Nm3，SCR脱硝反应器出口NOx含量30mg/Nm3，脱硝率达到95％。

[0048] 本实施例中公开的是本发明的方法在该硫酸厂稳定运行一段时间后的相关运行

参数，实际中，本发明方法在第一次投入使用时，步骤(一)可以采用外接热源将二吸塔出口

烟气温度升至150℃左右，再依次进行后续升温、脱硝等过程，脱硝后脱硝催化反应器出口

的烟气再送入烟气换热器GGH中，为二吸塔出口烟气升温提供热源。

[0049] 本发明的工艺流程中，在制酸工艺中，通过对最终吸收塔出口的低温烟气、脱硝后

的中温烟气以及转化器出口一次转化气或二次转化气的余热进行连续换热，升高最终吸收

塔出口的低温烟气的温度，从而满足低温SCR脱硝反应的条件，取得了较好的脱硝效果，不

需要任何外部加热操作的加入，节约成本的同时，也回收利用了各出口烟气，避免了可能有

的环境污染问题。

[0050] 最后应当说明的是，以上实施例仅用以说明本发明的技术方案，而非对本发明保

护范围的限制，尽管参照较佳实施例对本发明作了详细地说明，本领域的普通技术人员应

当理解，可以对本发明的技术方案进行修改或者等同替换，而不脱离本发明技术方案的实
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质和范围。
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