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[bookmark: _GoBack]摘要：半干法窑气制酸无干燥塔，用吸湿塔和吸收塔完成第一次吸收。吸湿塔不加水、不串酸、酸浓不变，以气中水硫比维持酸浓。半干法是热能回收最大化的最简版技术，分析了900 t/d窑气制酸的三条路径，副产3.8MPa、450℃中压过热和0.6MPa低压饱和两种蒸汽。一转一吸装置产汽37.5 t/h，吨酸产汽率1.00吨，其中：中压11.2 t/h、吨酸产汽0.30吨，低压26.3 t/h、吨酸产汽0.70吨。若全产低压蒸汽，产汽量40.6 t/h，吨酸产汽1.08吨。可实现零循环水消耗和尾吸稀酸零排放。两转两吸装置吨酸产汽率0.90 吨，其中中压0.20 吨、比一转一吸少0.10吨，低压汽量与一转一吸相同。硫磺制酸可改成半磺半窑气的半干法制酸装置，电雾出口气温在48℃。吨酸产汽率1.50吨，其中：中压0.88吨，低压0.62吨。
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半干法技术核心，由吸湿塔、蒸发器、吸收塔3台设备组成。关键是吸湿塔进口水硫比，与原料气源无关[1]。可以是冷气制酸，如石膏窑气制酸、硫铁矿制酸[2]、烟气制酸。更好是热气制酸，如硫磺制酸[3]、无干燥塔的硫磺制酸装置[4]。再者，利用焚烧炉，不仅扩充了气源品种，更降低了制酸气浓。焚烧炉可喷磺、喷酸性气，亦可喷稀酸，半干法制酸变成硫回收装置[5~7]。
吸湿塔所需水全部由气体带入，吸湿塔不加水、不串酸、循环酸浓不变。与带酸热回收的干法制酸相比，半干法做的是减法，减去了干燥塔，气中水直接进入吸湿塔，消除了加水麻烦、串酸损失，留下了成酸反应热。
半干法技术的优点很多。一是：腐蚀性小、安全性高，气温始终处于露点以上，这不仅是第一个、而是第一级优点。二是操作简单可靠，因化学反应而减缓水量变化对吸湿酸浓的冲击；三是副产蒸汽多、压力等级高，气中水汽热焓，不仅直接成为蒸汽，更因成酸热加持，得到了1.5倍的中压蒸汽量；四是无干燥塔，可轻松实现零循环水消耗；五是一转一吸加双氧水尾吸，就可达到尾吸稀酸零排放，两转两吸更容易。
硫磷循环经济中，不仅是硫循环，还需蒸汽平衡，更要过水平衡关，半干法制酸工艺提供了上佳组合。契合“双碳”战略，节能降碳效益突出。半干法技术蒸汽产率远超干法制酸，能显著回收反应热、替代化石能源消耗；同时实现零循环水消耗和尾吸稀酸零排放，从源头上减少资源消耗与污染物产生，具有明显的碳减排协同效应，是石膏制酸行业向绿色低碳转型的重要技术路径。
1 半干法工艺
水是制酸技术的关键，若用两个字来概括则是：酸雾[8]。只要水与SO3共存，必定产生气态硫酸，从而抬升露点温度。冷凝成酸雾，是因气温太低、降温太急，其实初始冷凝是很难的。冷凝不是吸收，雾滴酸浓（通常）不是100%，要么硫酸携带水分子一起冷凝、或是携带SO3分子冷凝[9]。
气相是水、SO3和硫酸3种物质，常用酸浓来表示气相，特指的是气相全部冷凝后的状态，既不方便，也易与该气体的露点酸浓混淆。用水硫比来表示酸浓，统一了气体与酸间浓度关系[10]。水硫比定义为：H2O与SO3的摩尔比。当酸浓100%时水硫比是1，酸浓为0时无穷大，纯SO3则是0。
硫酸有最高共沸点，共沸温度338.8℃，共沸酸浓98.33%，水硫比1.092。共沸点特指酸水总压（水、SO3和气态硫酸3个分压之和）为101kPa下气液组成不变的沸腾温度，而实际工况下酸水总压比标准大气压低得多。图1是20kPa下气液平衡相图，此时露点与泡点的重合点称为恒浓点，恒浓温度比共沸点低约50℃。恒浓点左边：气相中水更多，酸被浓缩。而恒浓点右边：气中水更少，水更多地进入酸中。恒浓点是水逃逸分界点、亦是酸腐蚀性分界点。跨过恒浓点，是量变到质变过程。
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图1  20kPa下气液平衡相图（局部）
湿法制酸必须处于恒浓点左边，适合冷凝成酸。冷凝管中从下至上每滴酸浓都在降低，气温从300℃降到100℃，最后一滴酸浓在80%左右，冷凝管流出酸浓很难到98%。曾用吸收塔取代冷凝器，由于塔底气液温差大，气体被冷激，酸雾超多、超细。此外，与循环酸平衡的气相水分压低，填料带出水少、产酸浓度更低。
干法制酸与湿法对应，位于恒浓点右边，一次转化后气体必须跨过恒浓点。相对水硫比小于1，从0到1的广大区域都是干法，尽管露点温度在升高，但是气相水硫比都是需要酸的水硫比。其间没有本质区别、只是量的不同。既可吸收成酸亦可冷凝成酸。通常用吸收来减少气体中水，只是习惯于将干燥塔干燥过的称为干法。
无干燥塔的硫磺制酸装置就是干法制酸，且更安全。反而常规的硫磺制酸干燥塔循环泵是不能停的，必须联锁停车，特别在采用热管省煤器时更应如此。
半干法用两级吸收——吸湿塔和吸收塔。吸湿塔不加水、不串酸、酸浓不变，所需水由气体全带入，进塔气中SO3成酸率已占7成，且随着冷凝进行，SO3又与水生成新硫酸，更多的水被冷凝，吸湿塔除下的水比SO3多。再由吸收塔保证吸收率，蒸发器用来维持吸湿塔酸温，顺带副产蒸汽。吸湿吸收也可在一个填料层中完成，上塔酸温80℃、下塔酸温230℃，同样能避免产生酸雾，只是酸热难利用。
半干法是干法制酸的极限，与干法处在同一区的两极，发扬了干法优点、克服其缺点。 “半干”有3层含意：首先，气体是半干的，相对湿法气中水分少了；再者，吸收塔后气体是干的；第3，工艺流程拟干法，且更短、更安全。
2 一转一吸半干法装置
900 t/d石膏窑气制酸装置，出净化电除雾器气体干基组成为：SO2气浓6.80%、氧浓8.16%，氧硫比1.20，干气量128300Nm3/h。不需要补充空气，直接进入制酸系统。
气温37℃，带水7.1 t/h。湿基SO2气浓6.36%、水分6.44%，水与硫的摩尔比为1.012。
高氧硫比是石膏窑气的特点。采用3段转化的一转一吸制酸工艺，SO2总转化率98.5%。半干法窑气制酸的一转一吸流程简图见图2。
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图2  半干法窑气制酸一转一吸流程简图
从湿法净化电除雾器出口来的窑气不干燥，无需干燥塔，在窑气预热器中预热后进入风机。预热目的是确保窑气在风机进口不出现冷凝，顺便回收了部分吸收酸热、为0循环水创造条件。
风机出口窑气依次经第3、第2和第1换热器加热后进入转化器一段，一段出口是过热器与第1换热器并联。第3换热器出口是余热锅炉，蒸汽经过热器过热后，得到中压过热蒸汽。
吸湿塔内径5.9m，上塔酸量400 m3/h。酸单独循环，不加水、不串酸、酸浓不变，用蒸发器来维持上塔酸温，产酸经脱盐水预热器降温后去吸收塔循环槽。
吸收塔内径5.2m，上塔酸量85 m3/h。酸也单独循环，酸冷器则是脱盐水预热器。需加水维持循环酸浓98.6%。若吸收塔出口尾气用双氧水吸收，产生的稀酸部分作为吸收加水而回用，剩余的可加到产品酸中，产品酸浓度在98.0%。
与带酸热回收的干法工艺相比，半干法做的是减法，减少了设备数量、减少了控制回路，也减少了占地。主装置可布置在1500m2以内（50x30m）。
3 半干法特点
3.1腐蚀性小
转化各段及吸湿塔进出口气体的露点温度及露点酸浓见表1，相对水硫比是气液相水硫比之比值。一段出口露点274℃、露点酸浓97.5%，因未跨过恒浓点。
气体在二段床层中跨过恒浓点，其后露点酸浓都在99.6%以上、且露点降了50℃。即使结露其腐蚀性也显著降低，为吸湿系统乃至整个半干法制酸装置的材料选择创造了条件。
表1  露点温度及露点酸浓
	位 置
	露点温度
	露点酸浓
	气相
	相对    水硫比
	酸水总压

	
	℃
	%
	水硫比
	
	kPa

	一段出口
	274
	97.5
	1.27
	1.17
	13.7

	二段出口
	224
	99.6
	1.07
	0.98
	14.4

	三段出口
	224
	99.7
	1.03
	0.94
	14.1

	吸湿塔进口
	224
	99.7
	1.03
	0.94
	10.7

	吸湿塔出口
	149
	99.6
	0.69
	0.63
	0.5



影响露点的是酸水总压。吸湿塔内酸水总压沿填料层向上迅速减小，出塔不足进口的5%，且水的分压下降更多，尽管露点酸浓略有下降，但露点温度低了75℃，露点腐蚀显著降低。为吸收塔避免空间冷凝提供便利。
3.2 水的属性改变
吸湿塔不加水、不串酸、酸浓不变，仰仗的是气中水。半干法看似不加水的酸热回收，只是“看似”而已、绝不能划等号，因为酸热回收必须加水，无论是液态水、喷蒸汽或串酸。而加水带来了诸多不安全因素，可见半干法更安全！
带酸热回收的干法制酸，有2个水平衡。一是装置总水平衡，另一个是酸热回收子水平衡。总平衡是干吸水平衡和酸热回收水平衡两者之和，子平衡必须在总平衡之内，而两者区域属性是相异的，如图3(a)。如果总平衡无需补充水，酸热回收就不能加水，只能从干燥串来。串酸随之串热，减少了可回收热量。
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(a) 干法带酸热回收                         (b) 半干法
图3  水的区域属性示意图
干燥塔除下1吨水的热能流失等同于1.3吨中压蒸汽。再将这吨水，通过串酸串到酸热回收系统，会少回收3.2吨低压蒸汽。两者相加，每吨水少了4.5吨汽，这是干法酸热回收蒸汽产率低的关键所在。热量是守恒的，只是9成耗费在干燥、串酸中。
半干法改变了水的属性，进吸湿塔水为全局水，如图3(b)。不干燥，就自带水。像似蒸汽喷入，更优于喷入，使得两个水平衡区间一致、几乎重合。反映在副产蒸汽上更可观，每吨水可产5吨多汽。
3.3 蒸汽产率高
不仅副产蒸汽多，且中压汽更多。副产3.8MPa、450℃中压过热和0.6MPa低压饱和两种蒸汽，蒸汽量及产率见表2。一转一吸装置总产37.5 t/h，吨酸产汽率1.00吨，其中：中压11.2t/h，吨酸产汽率 0.30吨；低压26.3t/h，吨酸产率0.70吨。如果全产低压汽，产汽量高达40.6 t/h，吨酸产汽率1.08吨。
表2  窑气制酸副产蒸汽量及蒸汽产率
	
	项 目
	一转一吸
	两转两吸
	一转一吸多产

	
	
	 蒸汽量 t/h
	蒸汽产率 t/t
	 蒸汽量 t/h
	蒸汽产率 t/t
	 蒸汽量 t/h
	蒸汽产率 t/t

	1 
	产两种蒸汽
	
	
	
	
	
	

	
	  其中:中压过热蒸汽
	11.2 
	0.30 
	7.5 
	0.20 
	3.7 
	0.10 

	
	       低压饱和蒸汽
	26.3
	0.70 
	26.3 
	0.70 
	0 
	

	
	  合计
	37.5
	1.00 
	33.8 
	0.90 
	3.7 
	0.10 

	2 
	仅产低压蒸汽
	40.6
	1.08 
	35.8 
	0.95 
	4.7 
	0.13 

	
	  比两种蒸汽多产
	2.9 
	0.08 
	2.0 
	0.05 
	
	


窑气带水7.1 t/h，水汽带入潜热占总回收热量的1/5，这是蒸汽产率高的主因，如果没有水汽几乎产不出中压蒸汽。
蒸汽的热能，原本是靠循环水带走的。与无酸热回收的干法制酸相比，减少了87%。进窑气制酸界区的脱盐水通常是常温，正好作为冷却介质，吸收酸冷器和产品酸冷器都成了脱盐水预热器，实现了0循环水、制酸热全回收！
3.4 电耗低 
副产中压蒸汽，吸湿塔进气温度降低，塔内产生的热量减少。吸湿塔酸浓不变，循环酸量只是维持合适的下塔酸温，喷淋密度在15 (m3/h)/m2以下。淋密度减小，表面冷凝所需填料又少，不仅填料阻力低，循环泵功率也小。同样，吸收塔亦需维持下塔酸温，喷淋密度仅4 (m3/h)/m2。低喷淋密度下，分酸均匀性尤其重要，碟式分酸器发挥了优势[11]。
不干燥，风机进口负压少了干燥阻力，尽管风量增加，但升压降低，使得风机电耗减小。若将中压过热蒸汽用来推动透平，风机电耗则再减去6成甚至归零。
3.5 吸湿控制简单
吸湿控制较简单，从水硫比、上塔酸温两方面维持酸浓。在进塔气水硫比1.028、上塔酸温173℃下，循环酸浓是99.10%，此时SO3去除率近94、水去除了96%，水比SO3多2个百分点，从而使塔出气的露点降了75℃。
酸浓是被动的，影响填料层酸浓是自下而上的。进气中水硫比越高，酸浓越低，SO3和水的去除率都增加，但水比SO3增量少，酸浓降得较小。
当水分增加3%，气体多带0.2t/h水，平衡酸浓是98.76%，只降了0.34。因塔底存酸和填料持酸，这0.34不是迅速降低的，而是缓慢进行的，半天后酸浓才能到达平衡。相反，当气体带水不足时，若少了0.2t/h，半天后酸浓才升到99.35%，只增0.25。在水量增减3%以内，可不调节，只监测浓度变化速率。
即使水分增加6%，气体多带0.4 t/h水，平衡酸浓为98.37%，仍在恒浓点右边。需半天后才能到达平衡，有的是调节时间。
蒸发器水侧压力大于酸侧，如果泄漏是水漏入酸中，酸浓下降的同时酸温急速变化，双对称管壳式蒸发器能及时识别并快速确认，避免事故发生[12]。
3.6 水助力转化
气中水，冲淡了气浓，需更多触媒。但水也增大操作线斜率，使平衡转化率升高。
水助力转化，是因为气体中部分SO3与水生成了硫酸分子，相当于该SO3吸收掉了、移去了部分产物，使平衡向前移动。
降低第三段反应温度，更有积极意义。在进口温度395℃下，进出床层的成酸率分别为5.2和4.2%，从而降低反应难度、提高实际转化率。虽然三段出口转化率98.5%，实际仅为98.42%。别小看这0.08，减的触媒可不少。
3.7 开停车有干气
半干法去掉干燥塔，并非没有干气。开车前，采用开车风机，从吸收塔（或两转两吸的二吸塔）出口得到干气。空气从吸收塔进口烟道进入、至塔顶流出，此时，吸收塔是干燥塔。可用临时烟道，也有设置成永久烟道。
停车后，保安风扇自动开启，从吸收塔顶抽取干气，送到风机出口烟道中。既防热气倒流伤及风机，又用来吹出系统中的水分和SO3。既防结露又增强安全。
钒催化剂怕的是液态水，在操作温度下气体的相对湿度是非常低的（低于0.1%），成酸在催化剂毛细孔中不会结露。只在低温下钒与液态水反应后才变绿、变黒直至失去活性，硅藻土遇水后失去强度、粉化甚至成为酸泥。
开停车前后，烟气中水是钒催化剂的致命因素，保护催化剂是装置长期平稳运行的关键。对催化剂来说，干气是保命气。合适的气量很重要，这也成半干法与湿法制酸工艺的区别所在。
4两转两吸的半干法
一转一吸加双氧水尾吸，已实现尾吸稀酸全回用，是最具经济效益的。
也可采用“3+1”两次转化的半干法制酸工艺，吸收塔出口气体是干的，第二次转化、第二次吸收均是干法制酸工艺，更易实现尾吸稀酸0排放、亦可实现0循环水，流程简图见图4。
[image: ]
图4  窑气制酸的两转两吸半干法流程简图
转化器增加第四段催化剂床层，此外只增加了两台设备——第4换热器和二吸塔，不增加酸循环——二吸塔酸循环与吸收塔共槽共泵共酸冷器。
换热采用431-42流程。四段出口前段、三段出口前段和一段出口部分热量，加热第一次转化气；四段出口后半段和二段出口热量，加热第二次转化气。
水汽流程不变。仍然是：第3换热器出口为余热锅炉、转化器一段出口是中压蒸汽过热器。
副产蒸汽量及蒸汽产率见表2。一次转化率与一转一吸相同，两转两吸装置合计产汽33.8 t/h，吨酸产汽0.90吨，其中：中压7.5t/h，吨酸产汽率 0.20吨，比一转一吸少了0.10 t/t；低压蒸汽26.3 t/h，吨酸产率0.70吨，与一转一吸相同。如果全产低压蒸汽，则是35.8 t/h，吨酸产汽率0.95吨。
5 半干法是减法
干法制酸加酸热回收是加法。稀释器加水涉及到酸浓均匀、设备及管道震动、酸浓确认等一系列难题，增加蒸汽喷入又带来气液混合均匀、冷凝酸等问题，期望100%喷入蒸汽而取消稀释器则是难上加难[13]。
半干法做减法，减去一些关键点、换道领跑，是热能回收最大化的最简版。没有干燥塔，气中水直接进吸湿塔，进出塔酸浓是不变的，在循环泵出口和吸湿塔进口设置两台酸浓仪，测到的酸浓是相同的。如果气中水硫比发生改变，循环酸浓也会稍微变化，两酸浓是同步增减的。即使塔进气中SO3为0，此时吸湿塔成了干燥塔，两酸浓仍是同步下降，其差值也是很小的。
只有蒸发器泄漏，水漏入酸中，塔进口酸浓急剧下降且快速降低，同时两酸浓差值在逐渐扩大，这是蒸发器泄漏的明确指针。而在酸热回收中出现该现象，难以简单判定是蒸发器泄漏还是加水太多。
半干法硫磺制酸装置，在焚硫炉及三段进口加入蒸汽，使一段出口烟气就跨过恒浓点。水汽冲淡了实际气浓、降低了炉温和一段出口温度。两转两吸装置吨酸副产蒸汽2.10吨，其中：中压1.55吨，低压0.55吨（蒸发器产出）。不仅总汽多，且中压过热蒸汽更多。这是减法减出的成果，比干法加酸热回收的加法加出来的结果还显著，而且，更安全、易操作、投资省、效益高。
若是60万吨/年硫磺制酸装置，则可改造成半磺半窑气的半干法装置，900t/d酸来自窑气、另一半来自硫磺。吸湿塔进口气体带的14 t/h水中95%来自窑气，电雾出口气温可在48℃。吨酸副产蒸汽1.50吨，其中：中压0.88吨，低压0.62吨。硫酸制酸掺入窑气的两转两吸半干法流程见图5。

图5  硫酸制酸掺入窑气的两转两吸半干法流程简图
这是常见的“32”换热两转两吸硫磺制酸装置，封存干燥塔及其酸循环，冷换出口省煤器换成小锅炉。该装置成了窑气制酸的热备系统，能在全硫磺与半磺半窑气之间无缝切换，净化后的窑气从空气预热器后并入风机。风机出气全部进入烟气加热器升温200℃后，部分进焚硫炉、小部分旁路，喷磺量减半。
6 结语
半干法是当前热能回收最大化的制酸流程最简版。
从近代制酸技术的发展趋势来看，一直是在做减法。含铯催化剂降低了床层进口气温、使得出口平衡转化率更高，“3+1”4段足以满足传统“3+2”5段转化的要求。分酸均匀使得保持填料传质效能所需的喷淋密度更低，二吸塔喷淋密度已小于2.5 (m3/h)/m2，出塔酸温150℃、远高于进气的露点，该塔既不会产生酸雾、也不带酸沫，甚至可不用除雾器。填料层阻力降低，又可减小塔径、减少循环酸量[14]。
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