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(54)实用新型名称

一种外送高温硫酸管道上串联闪蒸器的余

热回收系统

(57)摘要

本实用新型公开了一种外送高温硫酸管道

上串联闪蒸器的余热回收系统，属于化工领域。

该系统是外送高温硫酸管道上设闪蒸水加热器，

用外送硫酸的热量加热闪蒸水，将闪蒸水送入闪

蒸器中降压闪蒸为低压乏汽，再将该低压乏汽送

入干吸余热回收装置高温吸收塔进口工艺气体

中，与工艺气体中SO3反应。采用本实用新型，可

使矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率从现

有技术的0.4吨蒸汽/吨硫酸以下提高至0.5±

0.1吨蒸汽/吨硫酸。
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1.一种外送高温硫酸管道上串联闪蒸器的余热回收系统，其特征在于：该系统包括热

回收塔（1），工艺气体的输出端与热回收塔（1）的底部相连，热回收塔（1）底部的输出端依次

通过酸循环泵槽（2）、酸循环泵（3）和蒸发器（4）相连，蒸发器（4）设有两个输出端，其中一个

输出端通过混合器（5）与热回收塔（1）的上部相连，另一个输出端依次与蒸发器给水加热器

（6）、闪蒸水加热器（7）和脱盐水加热器（8）相连。

2.根据权利要求1所述的系统，其特征在于：闪蒸水加热器（7）还有一个输出端与乏汽

闪蒸器（10）相连，乏汽闪蒸器（10）顶部的输出端与工艺气体的输出端相连，乏汽闪蒸器

（10）底部的输出端通过闪蒸水循环泵（9）与闪蒸水加热器（7）相连。

3.根据权利要求1所述的系统，其特征在于脱盐水的输出管道与脱盐水加热器（8）相

连，脱盐水加热器（8）的输出端的一个与乏汽闪蒸器（10）相连，另一个输出端为排出。
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一种外送高温硫酸管道上串联闪蒸器的余热回收系统

技术领域

[0001] 本实用新型属于化工领域，具体涉及一种外送高温硫酸管道上串联闪蒸器的余热

回收系统。

背景技术

[0002] 现有矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收工艺将制酸系统一次转化(SO2氧化为SO3)后

含SO3的工艺气体送入干吸工段余热回收装置高温吸收塔，在高温吸收塔内采用高温吸收

工艺循环吸收工艺气体中的SO3，在塔出口生成高温浓硫酸(200℃左右)，高温浓硫酸经酸

循环泵加压送入蒸发器，在蒸发器内高温浓酸加热蒸发器给水，产出低压蒸汽(不高于

1.2MPa(g))，出蒸发器后循环酸温降低(190℃左右)，大部分循环酸送入混合器，用稀释水

降低浓度后返回热回收塔循环吸收工艺气体中SO3；热回收塔内循环酸吸收S03和混合器内

加入的稀释水都将造成热回收装置内硫酸质量增加，为了维持进出热回收装置的物料平

衡，在蒸发器出口循环酸管道上设有向外界送出硫酸的串酸管路，由于外送硫酸的温度较

高(190℃左右)，现有技术在该串酸管路上设有蒸发器给水加热器用于预热进入蒸发器给

水，还设有脱盐水加热器等其它换热设备，用较低温度的介质回收外送硫酸的热量。现有技

术中，蒸发器给水加热器用外送酸的热量加热进入蒸发器的给水，直接有助于提高热回收

装置低压蒸汽产量，用脱盐水等其它介质与外送硫酸换热虽然回收了热量，但并不能直接

提高热回收装置的低压蒸汽产量，现有技术干吸余热回收装置的吨酸产汽率(制酸装置每

生产1吨硫酸的低压蒸汽产量)在0.4吨蒸汽/吨硫酸以下。

实用新型内容

[0003] 本实用新型是针对现有技术存在的缺陷，提出了一种外送高温硫酸管道上串联闪

蒸器的余热回收系统。

[0004] 本实用新型的目的可以通过以下技术方案实现：

[0005] 一种余热回收产汽率的方法，该方法是外送高温硫酸管道上设闪蒸水加热器，用

外送硫酸的热量加热闪蒸水，将闪蒸水送入闪蒸器中降压闪蒸为低压乏汽，再将该低压乏

汽送入干吸余热回收装置高温吸收塔进口工艺气体中，与工艺气体中SO3反应。

[0006] 本实用新型技术方案中：低压生乏汽与工艺气体中SO3反应生成硫酸并使热回收

塔进口工艺气体温度升高，工艺气体的热量在高温吸收塔内经循环硫酸吸收，提高了蒸发

器进口的循环硫酸温度，提高了蒸发器低压蒸汽的产量，从而提高了干吸余热回收装置的

吨酸产汽率。

[0007] 本实用新型技术方案中：闪蒸水经闪蒸水加热器后送入闪蒸器闪蒸为低压乏汽，

剩余的闪蒸水经闪蒸器出口的闪蒸水循环泵加压后继续送入闪蒸水加热器，循环吸收外送

高温硫酸的热量。

[0008] 本实用新型技术方案中：余热回收装置外送硫酸经闪蒸水加热器降温后，再送入

脱盐水加热器，用较低温度的脱水进一步回收该外送硫酸的热量。
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[0009] 本实用新型技术方案中：外送的脱盐水经脱盐水加热器加热后，一部分送入闪蒸

器中，维持闪蒸器进出物料平衡，使闪蒸器闪蒸水液位稳定。

[0010] 实现上述方法的系统包括但不限于如下三种，具体如下：

[0011] 第一种提高矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率的系统，该系统包括热回收

塔，所述工艺气体的输出端与热回收塔的底部相连，热回收塔底部的输出端依次通过酸循

环泵槽、酸循环泵和蒸发器相连，蒸发器设有两个输出端，其中一个输出端通过混合器与热

回收塔的上部相连，另一个输出端依次与蒸发器给水加热器、闪蒸水加热器和脱盐水加热

器相连。

[0012] 第一种系统中：闪蒸水加热器还有一个输出端通过乏汽闪蒸器相连，乏汽闪蒸器

顶部的输出端与工艺气体的输出端相连，乏汽闪蒸器底部的输出端通过闪蒸水循环泵与闪

蒸水加热器相连。

[0013] 第一种系统中：脱盐水的输出管道与脱盐水加热器相连，脱盐水加热器的输出端

的一个与乏汽闪蒸器相连，另一个输出端为排出。

[0014] 在一些具体的技术方案中：工艺气体在进入热回收塔前，先与乏汽闪蒸器产生的

低压乏汽(蒸汽压力0.2±0.1MPa)混合，工艺气体中部分SO3与低压乏汽反应生成H2SO4,工

艺气体温度升高至260±20℃，进入热回收塔后工艺气体与上部喷淋下的循环酸继续反应，

循环酸吸收工艺气体中SO3和工艺气显热，在塔底部生成210±10℃的高温浓硫酸，高温浓

硫酸进入酸循环泵槽并经酸循环泵加压后送入蒸发器，高温浓硫酸在蒸发器内加热低压给

水，产生0.8±0.4MPa的低压蒸汽，经热回收塔处理后，工艺气体的温度和SO3均降低，送出

干吸余热回收装置。浓硫酸经蒸发器降温后大部分送入混合器，用稀释水降低浓度后返回

热回收塔循环吸收工艺气体中SO3；热回收塔内循环酸吸收S03和混合器内加入的稀释水都

将造成热回收装置内硫酸质量增加，为了维持进出热回收装置的物料平衡，在蒸发器出口

循环酸管道上设有向外界送出硫酸的串酸管路，由于外送硫酸的温度较高，在串酸管路上

设有蒸发器给水加热器用于预热进入界区外送入的低压给水，外送硫酸经蒸发器给水加热

器降温后再进入闪蒸水加热器，将闪蒸水加热至饱和温度，而后再进入脱盐水加热器，加热

界区外送入的常温脱盐水，外送酸温最终降低至100℃以下送出干吸余热回收装置界区。

[0015] 界区送入的常温脱盐水经脱盐水加热器加热至120±10℃后分为2个部分，一部分

送至乏汽闪蒸器用于补充闪蒸水，补充量等于乏汽闪蒸器的蒸发量，剩余部分的脱盐水送

至干吸余热回收装置界区外。

[0016] 乏汽闪蒸器中闪蒸水经闪蒸水循环泵加压后送入闪蒸水加热器，将闪蒸水加热至

150±10℃，闪蒸水返回乏汽闪蒸器中扩容减压，少部分闪蒸为低压乏汽(蒸汽压力0.2±

0.1MPa)，送入热回收塔工艺气体管道，剩余部分的闪蒸水降温至饱和温度与脱盐水加热器

出口补水混合后经闪蒸水循环泵加压后继续送入闪蒸水加热器，循环吸收外送硫酸的热

量。

[0017] 第二种提高矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率的系统，该系统包括热回收

塔，所述工艺气体的输出端与热回收塔的底部相连，热回收塔底部的输出端依次通过酸循

环泵槽、酸循环泵和蒸发器相连，蒸发器设有三个输出端，其中一个输出端通过混合器与热

回收塔的上部相连，第二个输出端依次与蒸发器给水加热器和脱盐水加热器相连；第三个

输出端通过闪蒸水加热器与脱盐水加热器相连。
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[0018] 第二种系统中：闪蒸水加热器还有一个输出端通过乏汽闪蒸器相连，乏汽闪蒸器

顶部的输出端与工艺气体的输出端相连，乏汽闪蒸器底部的输出通过闪蒸水循环泵端与闪

蒸水加热器相连。

[0019] 第二种系统中：脱盐水的输出管道与脱盐水加热器相连，脱盐水加热器的输出端

的一个与乏汽闪蒸器相连，另一个输出端为排出。

[0020] 在一些具体的技术方案中：其他同第一种技术方案，技术方案的区别在于，外送酸

管道上蒸发器给水加热器与闪蒸水加热器为并联，蒸发器出口一部分外送酸进入蒸发器给

水加热器预热蒸发器给水，另一部分外送送直接进入闪蒸水加热器，加热闪蒸水产出低压

乏汽(蒸汽压力0.2±0.1MPa)，蒸发器给水加热器出口硫酸与闪蒸水加热器出口硫酸合并

后再送入脱盐水加热器，脱水加热器进口硫酸温度与第一种的方案相同，回收热量一致。

[0021] 第三种提高矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率的系统，该系统包括热回收

塔，所述工艺气体的输出端与热回收塔的底部相连，热回收塔底部的输出端依次通过酸循

环泵槽、酸循环泵和蒸发器相连，蒸发器设有两个输出端，其中一个输出端通过混合器与热

回收塔的上部相连，另一个输出端依次与闪蒸水加热器、蒸发器给水加热器和脱盐水加热

器相连。

[0022] 第三种系统中：闪蒸水加热器还有一个输出端通过乏汽闪蒸器相连，乏汽闪蒸器

顶部的输出端与工艺气体的输出端相连，乏汽闪蒸器底部的输出端通过闪蒸水循环泵与闪

蒸水加热器相连。

[0023] 第三种系统中：脱盐水的输出管道与脱盐水加热器相连，脱盐水加热器的输出端

的一个与乏汽闪蒸器相连，另一个输出端为排出。

[0024] 在一些具体的技术方案中：其他同第一种技术方案，区别在于，蒸发器出口外送硫

酸先进入闪蒸水加热器，加热闪蒸水产出低压乏汽(蒸汽压力0.2±0.1MPa)，在送入蒸发器

给水加热器预热进入蒸发器给水。在与前2个技术方案相同换热面积条件下，由于进入外送

硫酸温度提高，本技术方案产出的低压蒸汽(蒸汽压力0.2±0.1MPa)最大，可以向热回收塔

进口工艺气体管道提供更多的低压蒸汽，能够适应进口高SO3气体浓度的工况，虽然蒸发器

给水加热器进口酸温降低，造成蒸发器给水温度降低，但乏汽闪蒸器的产量增加，送入蒸发

器热量不变，蒸发器的直接产汽量并未减少。

[0025] 本实用新型技术方案中：干吸余热回收装置外送酸管路上设置闪蒸水加热器，用

外送硫酸加热闪蒸水，闪蒸水出闪蒸水加热器后进入闪蒸器内减压后，减压后部分闪蒸水

闪蒸为低压乏汽(压力0.2±0.1MPa(g))，剩余的闪蒸水温度降低经闪蒸器水侧出口闪蒸水

循环泵加压后再送入闪蒸水加热器循环吸收外送硫酸的热量。

[0026] 闪蒸器产生的低压乏汽送入干吸余热回收装置热回收塔工艺气进口管道上，送入

干吸余热回收装置工艺气体温度在180℃左右，工艺气体与低压乏汽混合后，水蒸汽与工艺

气体中SO3反应生成硫酸，该反应为放热反应工艺气温度升高至260±20℃，较低温度(乏汽

饱和温度130℃左右)的低压乏汽热量通过化学反应转化为较高温度(280℃以上)工艺气体

的热量，280℃以上的工艺气体进入热回收塔，经循环酸吸收SO3和热量后，工艺气体的温度

和SO3浓度均降低送出热回收装置，乏汽闪蒸器产生的低压乏汽的热量转移到塔出口高温

(温度210±10℃)浓硫酸中，高温浓硫酸温经酸循环泵(3)加压后送入蒸发器(4)，可使蒸发

器多产出与送入热回收塔进口气体管道上低压乏汽(压力0.2±0.1MPa(g))流量基本相等
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的低压蒸汽(不高于1.2MPa(g))。

[0027] 本实用新型的有益效果：

[0028] 采用本实用新型，可使矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率从现有技术的0.4

吨蒸汽/吨硫酸以下提高至0.5±0.1吨蒸汽/吨硫酸。

附图说明

[0029] 图1为实现本实用新型的第一种系统流程图。

[0030] 图2为实现本实用新型的第二种系统流程图。

[0031] 图3为实现本实用新型的第三种系统流程图。

[0032] 其中：1‑热回收塔，2‑酸循环泵槽，3‑酸循环泵，4‑蒸发器，5‑混合器，6‑蒸发器给

水加热器，7‑闪蒸水加热器，8‑脱盐水加热器，9‑闪蒸水循环泵，10‑乏汽闪蒸器。

具体实施方式

[0033] 以下结合实施例对本实用新型作进一步的说明，但本实用新型的保护范围不限于

此：

[0034] 实施例1

[0035] 如图1，第一种外送高温硫酸管道上串联闪蒸器的余热回收系统，该系统包括热回

收塔1，所述工艺气体的输出端与热回收塔1的底部相连，热回收塔1底部的输出端依次通过

酸循环泵槽2、酸循环泵3和蒸发器4相连，蒸发器4设有两个输出端，其中一个输出端通过混

合器5与热回收塔1的上部相连，另一个输出端依次与蒸发器给水加热器6、闪蒸水加热器7

和脱盐水加热器8相连。

[0036] 第一种系统中：闪蒸水加热器7还有一个输出端通过乏汽闪蒸器10相连，乏汽闪蒸

器10顶部的输出端与工艺气体的输出端相连，乏汽闪蒸器10底部的输出端通过闪蒸水循环

泵9与闪蒸水加热器7相连。

[0037] 第一种系统中：脱盐水的输出管道与脱盐水加热器8相连，脱盐水加热器8的输出

端的一个与乏汽闪蒸器10相连，另一个输出端为排出。

[0038] 利用第一种系统实现提高矿或冶炼烟气制酸干吸余热回收产汽率的方法具体如

下：

[0039] 工艺气体在进入热回收塔1前，先与乏汽闪蒸器10产生的低压乏汽蒸汽压力0.2±

0.1MPa混合，工艺气体中部分SO3与低压蒸汽反应生成H2SO4,工艺气体温度升高至260±20

℃，进入热回收塔1后工艺气体与上部喷淋下的循环酸继续反应，循环酸吸收工艺气体中

SO3和工艺气体热，在塔底部生成210±10℃的高温浓硫酸，高温浓硫酸进入酸循环泵槽2并

经酸循环泵3加压后送入蒸发器4，高温浓硫酸在蒸发器4内加热低压给水，产生0 .8±

0.4MPa的低压蒸汽，经热回收塔处理后，工艺气体的温度和SO3均降低，送出干吸余热回收

装置。浓硫酸经蒸发器4降温后75±15％送入混合器，用稀释水降低浓度至99±0.1％后返

回热回收塔1循环吸收工艺气体中SO3；热回收塔内循环酸吸收S03和混合器内加入的稀释水

都将造成热回收装置内硫酸质量增加，为了维持进出热回收装置的物料平衡，在蒸发器出

口循环酸管道上设有向外界送出硫酸的串酸管路，由于外送硫酸的温度较高，在串酸管路

上设有蒸发器给水加热器6用于预热进入界区外送入的低压给水，外送硫酸经蒸发器给水
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加热器6降温后再进入闪蒸水加热器，将闪蒸水加热至饱和温度，而后再进入脱盐水加热器

8，加热界区外送入的常温脱盐水，外送酸温最终降低至100℃以下送出干吸余热回收装置

界区。

[0040] 界区送入的常温脱盐水经脱盐水加热器8加热至120±10℃后分为2个部分，一部

分送至乏汽闪蒸器10用于补充闪蒸水，补充量等于乏汽闪蒸器10的蒸发量，剩余部分的脱

盐水送至干吸余热回收装置界区外。

[0041] 乏汽闪蒸器10中闪蒸水经闪蒸水循环泵加压后送入闪蒸水加热器7，将闪蒸水加

热至150±10℃，闪蒸水返回乏汽闪蒸器10中扩容减压，少部分闪蒸为低压乏汽蒸汽压力

0.2±0.1MPa，送入热回收塔1工艺气体管道，剩余部分的闪蒸水降温至饱和温度与脱盐水

加热器出口补水混合后经闪蒸水循环泵加压后继续送入闪蒸水加热器7，循环吸收外送硫

酸的热量。

[0042] 利用第二种系统余热回收产汽率的方法具体如下：

[0043] 图1的技术方案中，外送酸管道上蒸发器给水加热器6与闪蒸水加热器7为串联，蒸

发出口外送硫酸先进入蒸发器给水加热器6预热进入蒸发器的给水，再进入闪蒸水加热器7

产出低压乏汽蒸汽压力0.2±0.1MPa。

[0044] 图2的技术方案与附图1的技术方案的区别在于，外送酸管道上蒸发器给水加热器

6与闪蒸水加热器7为并联，蒸发器4出口40±10％外送酸进入蒸发器给水加热器6预热蒸发

器给水，另一部分外送送直接进入闪蒸水加热器7，加热闪蒸水产出低压乏汽蒸汽压力0.2

±0.1MPa，蒸发器给水加热器6出口硫酸与闪蒸水加热器7出口硫酸合并后再送入脱盐水加

热器，脱水加热器进口硫酸温度与第一种的方案相同，回收热量一致。

[0045] 利用第三种系统实现余热回收产汽率的方法具体如下：

[0046] 图1的技术方案中，外送酸管道上蒸发器给水加热器6与闪蒸水加热器7为串联，蒸

发出口外送硫酸先进入蒸发器给水加热器6预热进入蒸发器的给水，再进入闪蒸水加热器7

产出低压乏汽蒸汽压力0.2±0.1MPa。

[0047] 图3的技术方案与图1的技术方案的区别在于，蒸发器4出口外送硫酸先进入闪蒸

水加热器7，加热闪蒸水产出低压乏汽蒸汽压力0.2±0.1MPa，在送入蒸发器给水加热器6预

热进入蒸发器给水。在与前2个技术方案相同换热面积条件下，由于进入外送硫酸温度提

高，本技术方案产出的低压乏汽蒸汽压力0.2±0.1MPa最大，可以向热回收塔进口工艺气体

管道提供更多的低压乏汽，能够适应进口高SO3气体浓度的工况，虽然蒸发器给水加热器进

口酸温降低，造成蒸发器给水温度降低，但乏汽闪蒸器的产量增加，送入蒸发器热量不变，

蒸发器的直接产汽量并未减少。
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图1

图2
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图3
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