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(57)【要約】
【課題】　熱回収の形態を多様化することができる硫酸
工場の操業装置および硫酸工場の操業方法を提供する。
【解決手段】　硫酸工場の操業装置は、ＳＯ２含有ガス
が順次供給される複数段の転化触媒層と、前記複数段の
転化触媒層のうち、前段の転化触媒層から排出される前
段ガスから熱を回収する第１熱回収手段と、前記複数段
の転化触媒層のうち、後段の転化触媒層から排出される
後段ガスから熱を回収する第２熱回収手段と、前記第１
熱回収手段および前記第２熱回収手段の熱回収比率を制
御する制御手段と、を備える。
【選択図】　　　　図１
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【特許請求の範囲】
【請求項１】
　ＳＯ２含有ガスが順次供給される複数段の転化触媒層と、
　前記複数段の転化触媒層のうち、前段の転化触媒層から排出される前段ガスから熱を回
収する第１熱回収手段と、
　前記複数段の転化触媒層のうち、後段の転化触媒層から排出される後段ガスから熱を回
収する第２熱回収手段と、
　前記第１熱回収手段および前記第２熱回収手段の熱回収比率を制御する制御手段と、を
備えることを特徴とする硫酸工場の操業装置。
【請求項２】
　前記制御手段は、前記第１熱回収手段による熱回収後のガスの温度に応じて前記熱回収
比率を制御することを特徴とする請求項１記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項３】
　前記制御手段は、前記第１熱回収装置で回収される熱量が、前記ＳＯ２含有ガスから回
収される全熱量の１０％～２０％にとなるように、前記熱回収比率を制御することを特徴
とする請求項１または２に記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項４】
　前記制御手段は、前記第１熱回収装置で回収される熱量が、前記ＳＯ２含有ガスから回
収される全熱量の１２％～１５％にとなるように、前記熱回収比率を制御することを特徴
とする請求項１または２に記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項５】
　転化触媒層を備えるプレコンバータと、
　前記プレコンバータによる転化を経たガスが供給され、転化触媒層を備える転化器と、
を備え、
　前記前段ガスは、前記プレコンバータによる転化を経たガスであり、
　前記後段ガスは、前記転化器による転化を経たガスであることを特徴とする請求項１～
４のいずれか一項に記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項６】
　前記転化器は、前記転化触媒層を複数段備え、
　前記後段ガスは、前記転化器の２段目以降の触媒層から排出されたガスであることを特
徴とする請求項５記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項７】
　前記制御手段は、前記転化器の２段目以降の触媒層に供給されるガスの温度に基づいて
、前記熱回収比率を制御することを特徴とする請求項６記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項８】
　前記プレコンバータを経由するガス流量を全ガス流量に対し７０％以下に制御する流量
調整手段を備えることを特徴とする請求項５～７のいずれか一項に記載の硫酸工場の操業
装置。
【請求項９】
　前記制御手段は、前記転化器に供給されるガスの温度が、前記転化器の最前段の触媒層
通過後に平衡にまで到達する温度の下限値以上となるように、前記熱回収比率を制御する
ことを特徴とする請求項５～８のいずれか一項に記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項１０】
　前記第１熱回収手段は、廃熱ボイラーおよび蒸気過熱器の少なくともいずれか一方であ
り、
　前記第２熱回収手段は、空気熱交換器であることを特徴とする請求項１～９のいずれか
一項に記載の硫酸工場の操業装置。
【請求項１１】
　ＳＯ２含有ガスが順次供給される複数段の転化触媒層のうち、前段の転化触媒層を経由
した前段ガスから熱を回収する第１熱回収ステップと、
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　前記複数段の転化触媒層のうち、後段の転化触媒層を経由した後段ガスから熱を回収す
る第２熱回収ステップと、
　前記第１熱回収ステップおよび前記第２熱回収ステップの熱回収比率を制御する制御ス
テップと、を含むことを特徴とする硫酸工場の操業方法。
【請求項１２】
　前記硫酸工場において、ＳＯ２負荷を９０～１００％とすることを特徴とする請求項１
１記載の硫酸工場の操業方法。
【請求項１３】
　前記硫酸工場の硫酸生産能力を、１０００ｔ／日～３０００ｔ／日とすることを特徴と
する請求項１１または１２記載の硫酸工場の操業方法。
【発明の詳細な説明】
【技術分野】
【０００１】
　本発明は、硫酸工場の操業方法および硫酸工場の操業装置に関する。
【背景技術】
【０００２】
　銅鉱山で産出される銅鉱石は、主に硫化鉱である。硫化鉱を大別すると、輝銅鉱(Ｃｕ

２Ｓ)、銅藍(ＣｕＳ)などの鉱物を主体とした比較的高銅品位の二次硫化銅鉱と、黄銅鉱
（ＣｕＦｅＳ２）を主体とする初生硫化鉱とに分けられる。近年、銅鉱山で採取される銅
鉱石は、後者主体となっている。その結果、鉄、硫黄などの不純物が増加し、粗鉱銅品位
は低下傾向にある。このことは、鉱山で銅製錬向けに生産する銅精鉱の銅品位の低下、鉄
分の増加などの要因となる。
【０００３】
　銅精鉱を処理する乾式銅製錬所においては、一般に、銅は製品電気銅として、鉄分はス
ラグとして、硫黄分は硫酸として回収される。銅精鉱中の鉄の増加は、事業収益を慢性的
に圧迫しているスラグの需給をさらに悪化させる要因であり、硫黄の増加は、硫酸工場に
おける電力コストを始め、脱硫コスト全般の増加を招く。即ち、銅精鉱の銅品位低下は、
銅製錬業の重大な懸念点の一つであるが、とりわけ燃料や電力価格が上昇、高止まりして
いる昨今では、これらのエネルギー使用量を抑制できる効率的な工場運転の実現が重要な
課題となっている。
【０００４】
　硫酸製造工程は、銅や亜鉛等の非鉄製錬炉で発生する亜硫酸(ＳＯ２)ガスを原料とする
工場であっても、単体硫黄を燃焼し発生させたＳＯ２ガスを原料とする工場であっても、
一般的に低コストで操業するためには、原料ガス中のＳＯ２濃度を高めることが重要であ
る。これは、製造設備で取扱う原料ガスの容量を抑制することにより、そのガス圧送のた
めの送風機の電力を低減できるからである。
【０００５】
　しかしながら、硫酸製造工程の原料として供されるガス中のＳＯ２濃度は、非鉄金属製
錬炉や焙焼炉出口の高濃度の排ガスを適切な濃度まで空気により希釈することによって調
整されるのが一般的である。希釈後のＳＯ２濃度は、硫酸への吸収操作の前にＳＯ２をＳ
Ｏ３に酸化できる率、つまり転化設備の処理能力により最大濃度が決まると言ってよい。
【０００６】
　このＳＯ２のＳＯ３への転化は、酸化反応である。したがって、熱交換や除熱を行いな
がら温度を適切にコントロールすることによって、転化器内で段階的に反応が進行する。
ＳＯ３の吸収操作を２段階で行うダブルコンタクト方式の硫酸工場の転化率は、一般的に
は９９．６～９９．９％である。
【０００７】
　転化率に影響を及ぼす主要因は、温度と原料ガス中の酸素濃度である。このうち温度は
、平衡転化率と反応速度を考慮しながら、必要以上に高い温度としないことが重要であり
、酸素濃度については、原料ガス中に含まれるＳＯ２に対し、酸化反応等量以上であるこ
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とは勿論のこと、濃度が高いほど、高い転化率を効率良く得るのに有利であるのは言うま
でもない。
【０００８】
　前述のように空気で所定の濃度まで希釈しなければならないのは、所定の酸素量を確保
するだけでなく、ガス容量当たりの発熱量を小さくすることにより、転化器内の必要以上
の温度上昇を抑制するための理由でもある。一方で、前述したように、希釈用空気を多く
導入することは、原料ガス量の増加による電力の増加を招く上に、工場の通ガス能力、即
ち、設備の圧力損失や送風機の能力等の上限に到達すれば、それがその工場の硫酸生産能
力ということになる。
【０００９】
　したがって、希釈用空気量の導入量を抑え、高いＳＯ２濃度で操業することは、省エネ
ルギーの観点からも、工場の硫酸生産能力の観点からも、さらには新工場を建設する際の
建設費用抑制の観点からも重要である。つまり操業ＳＯ２濃度は、硫酸工場の効率性の指
標でもあり、それを高めるメリットは大きく、近年、様々な手法がとられている。
【００１０】
　硫酸製造工程において、操業ＳＯ２ガス濃度を上昇させるには、上述したように、一般
的に、プロセス内の適切な箇所で、余剰となる熱を適切に除去する必要があり、さらに除
去した熱は、有効利用することが望ましい。
【００１１】
　硫酸製造過程での発熱は、主に、（１）硫黄の燃焼過程での発熱、（２）ＳＯ２の酸化
(転化)過程での発熱、（３）Ｈ２ＳＯ４の生成過程での発熱、の３つに分けられ、これら
を熱化学反応式で表せば、以下のようになる。
Ｓ　＋　Ｏ２　＝　ＳＯ２　＋　２９７ｋＪ/ｍｏｌ　　　　　　（１）
ＳＯ２　＋　０．５Ｏ２　＝　ＳＯ３　＋　９９ｋＪ／ｍｏｌ　　（２）
Ｈ２Ｏ　＋　ＳＯ３　＝　Ｈ２ＳＯ４　＋　１３３ｋＪ／ｍｏｌ　 （３）
【００１２】
　(１)式における硫黄燃焼での発熱は、一般的に硫酸製造工程に入る前に、廃熱ボイラー
で多くが熱回収される。硫黄燃焼でなくても、銅製錬業で言えば、自溶炉等で処理される
銅精鉱中に含まれる硫黄分の酸化、転炉等で処理される銅マットに含まれる硫黄分の酸化
が相当する。
【００１３】
　(２)式における二酸化硫黄の酸化による発熱は、硫酸製造工程内の転化器内で生じ、転
化器の前後に配置された複数の熱交換器により制御される。温度の低い原料ガスや吸収塔
出口ガス等と、反応熱により高温になった転化器触媒層出口ガス等とで熱交換し、各所の
温度が適切に制御される。最終的にはその大部分が吸収塔の酸クーラーで除熱される。
【００１４】
　(３)式での発熱は、吸収塔内で、新たに硫酸を生成する際に生じ、これについても、一
般的には、大部分が酸クーラーで除熱される。
【００１５】
　しかしながら、上述した理由により、近年は、硫酸工場のエネルギー効率性を高めるた
めに、操業ＳＯ２濃度を高め、(２)式や(３)式での発熱分を積極的に回収するための技術
開発が盛んとなっている。
【００１６】
　(２)式の発熱分は、ＳＯ２濃度を高めることにより、単位時間当たりの処理ガス量が減
少するが、単位ガス体積当たりの温度上昇幅が大きくなる。さらに吸収塔に持ち込まれる
ガス顕熱が減少することにより、転化器や熱交換器の温度が上昇し易くなる。そのため、
適切な箇所に、空気熱交換器や廃熱ボイラー、エコノマイザー等を追加し、適切に余剰熱
を、高温空気や蒸気として回収して再利用しエネルギー消費量の削減に繋げる技術が多く
みられる。
【００１７】
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　例えば特許文献１では、(２)式の反応で高温となった転化器出口ガスから、熱交換器と
並列に配した空気熱交換器(ＳＯ３クーラー)によって、ガス顕熱の一部を高温空気として
回収している。回収した高温空気は銅精鉱用ドライヤー燃焼炉の希釈空気等として使用さ
れ、重油等の化石燃料使用量が抑制されている。
【００１８】
　また、(３)式の発熱分は、近年、ＳＯ３を吸収するための濃硫酸を９９．０～９９.３
ｍａｓｓ％、かつ２１０～２３０℃に制御しながら、発生する熱を連続的に１ＭＰaＧ程
度の蒸気として回収する方法も開発された。この方法は特殊な高耐食材料を用いて熱濃硫
酸による腐食速度を抑制することで実現され、新規に建設される工場に導入されることが
散見される。従来の技術では吸収塔は７０～１００℃の濃硫酸を循環しているが、この方
法では熱回収塔と吸収塔の働きを持つことになり、冷却水の温度上昇という形で有効利用
できていなかった熱を、約１ＭＰａＧの蒸気として回収することができる。
【先行技術文献】
【特許文献】
【００１９】
【特許文献１】特開２００７－２６９５５０号公報
【発明の開示】
【発明が解決しようとする課題】
【００２０】
　これらの熱回収システムでは、工場の操業度(処理ＳＯ２量)に連動して熱回収量が増減
することは勿論であるが、熱回収設備で回収する形が蒸気や高温水であれ、または高温空
気であれ、使用先で必要量を超えれば、一部が放出されたり、逆に不足分があれば補償用
に燃料を使用したりする。これは、熱回収設備が単数でも複数あっても、基本的に同様で
ある。
【００２１】
　また、上述した熱回収システムも、１ＭＰａＧ蒸気での回収であるため、使用用途が限
定される。新規に建設する工場であれば、その熱源を使用するタービンや乾燥機などを設
置すればよい。もしくはコンビナート内で他工場に蒸気を売却することもできる。しかし
ながら、既存の工場に一括してシステム導入する場合には、有効利用設備が少ない、ある
いは有効利用設備を新規に設置する必要があると投資額が大きくなるおそれがある。
【００２２】
　近年、電力や化石燃料の価格が上昇しており、熱回収とその有効利用の重要性がますま
す高まっている。それは単に熱回収量の多少ではなく、回収と利用の面で、最も効率の良
い、コスト面でのメリットの大きい手法を選択することが重要である。
【００２３】
　本発明は上記の課題に鑑み、熱回収の形態を多様化することができる硫酸工場の操業装
置および硫酸工場の操業方法を提供することを目的とする。
【課題を解決するための手段】
【００２４】
　本発明に係る硫酸工場の操業装置は、ＳＯ２含有ガスが順次供給される複数段の転化触
媒層と、前記複数段の転化触媒層のうち、前段の転化触媒層から排出される前段ガスから
熱を回収する第１熱回収手段と、前記複数段の転化触媒層のうち、後段の転化触媒層から
排出される後段ガスから熱を回収する第２熱回収手段と、前記第１熱回収手段および前記
第２熱回収手段の熱回収比率を制御する制御手段と、を備えることを特徴とする。
【００２５】
　前記制御手段は、前記第１熱回収手段による熱回収後のガスの温度に応じて前記熱回収
比率を制御してもよい。前記制御手段は、前記第１熱回収装置で回収される熱量が、前記
ＳＯ２含有ガスから回収される全熱量の１０％～２０％となるように、前記熱回収比率を
制御してもよい。さらに好ましくは全熱量の１２％～１５％となるように、前記熱回収比
率を制御してもよい。転化触媒層を備えるプレコンバータと、前記プレコンバータによる
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転化を経たガスが供給され、転化触媒層を備える転化器と、を備え、前記前段ガスは、前
記プレコンバータによる転化を経たガスであり、前記後段ガスは、前記転化器による転化
を経たガスとしてもよい。
【００２６】
　前記転化器は、前記転化触媒層を複数段備え、前記後段ガスは、前記転化器の２段目以
降の触媒層から排出されたガスとしてもよい。前記制御手段は、前記転化器の２段目以降
の触媒層に供給されるガスの温度に基づいて、前記熱回収比率を制御してもよい。前記プ
レコンバータを経由するガス流量を全ガス流量の７０％以下に制御する流量調節手段を備
えていてもよい。前記制御手段は、前記転化器に供給されるガスの温度が、前記転化器の
最前段の触媒層通過後に平衡にまで到達する温度の下限値以上となるように、前記熱回収
比率を制御してもよい。前記第１熱回収手段は、廃熱ボイラーおよび蒸気過熱器の少なく
ともいずれか一方であり、前記第２熱回収手段は、空気熱交換器としてもよい。
【００２７】
　本発明に係る硫酸工場の操業方法は、ＳＯ２含有ガスが順次供給される複数段の転化触
媒層のうち、前段の転化触媒層を経由した前段ガスから熱を回収する第１熱回収ステップ
と、前記複数段の転化触媒層のうち、後段の転化触媒層を経由した後段ガスから熱を回収
する第２熱回収ステップと、前記第１熱回収ステップおよび前記第２熱回収ステップの熱
回収比率を制御する制御ステップと、を含むことを特徴とする。
　前記硫酸工場において、ＳＯ２負荷（処理能力）を９０％以上としてもよい。本方法で
はいずれの規模の硫酸工場においても効果はみられるが前記硫酸工場の硫酸生産能力は、
１０００ｔ／日～３０００ｔ／日で効果が高い。
【発明の効果】
【００２８】
　本発明によれば、熱回収の形態を多様化することができる。
【図面の簡単な説明】
【００２９】
【図１】実施形態に係る硫酸工場の一例を示す図である。
【図２】硫酸工場の操業方法の一例を表すフロー図である。
【図３】ＳＯ２濃度およびＯ２濃度での平衡転化率曲線と、それに対する転化操作線を示
す図である。
【発明を実施するための形態】
【００３０】
（実施形態）
　本実施形態は、熱の回収形態が異なる２種以上の熱回収設備を保有する硫酸工場におい
て、これらで熱回収する比率を適宜調節する操業装置および操業方法を開示する。この硫
酸工場の操業装置および操業方法によれば、熱回収の形態を多様化することができる。そ
れにより、回収した熱利用先の操業度や電力や重油・軽油などの化石燃料単価に応じて、
適宜経済的メリットが最適の熱回収形態で熱回収量することで、より経済的な工場の運転
が可能となる。
【００３１】
　図１は、本実施形態に係る硫酸工場１００の一例を示す図である。一例として、硫酸工
場１００に供給されるＳＯ２含有ガスのＳＯ２負荷は、２０５Ｎｍ３／（ｔ・日）～２２
９Ｎｍ３／（ｔ・日）程度である。また、硫酸生産能力は、１０００ｔ／日～３０００ｔ
／日程度である。硫酸工場１００は、転化器１、プレコンバータ２などを備える。転化器
１は、ＳＯ２をＳＯ３に転化するための装置である。転化器１の内部には、ＳＯ２がＳＯ

３に転化される反応（転化反応）に用いられる転化触媒を含んだ層（以下、転化触媒層と
称する）が配置されている。図１の例では、第１～第４の４層の転化触媒層が配置されて
いる。転化器１に供給されるＳＯ２は、第１層、第２層、第３層、第４層の順に接触しつ
つ通過する。転化触媒層に接触したＳＯ２は、転化触媒層の触媒作用により、ＳＯ３に酸
化される。この反応は、上記の（２）式の反応に相当する。転化器１で連続的に発生する
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熱により、転化触媒層の出口ガスの温度が上昇する。プレコンバータ２は、転化器１に供
給される前のＳＯ２ガスの一部をＳＯ３に転化するための装置である。図１の例では、上
層および下層の２層の転化触媒層が配置されている。プレコンバータ２においても、転化
触媒層に接触したＳＯ２は、転化触媒層の触媒作用により、ＳＯ３に酸化される。
【００３２】
　また、本実施形態に係る硫酸工場は、廃熱ボイラー３、ＳＯ３クーラー４、吸収塔１２
，１４などの熱回収手段を備える。廃熱ボイラー３は、プレコンバータ２から排出される
ガスから、熱を蒸気として回収する装置である。ＳＯ３クーラー４は、転化器１のいずれ
かの触媒層から排出されるガス（以下、転化触媒層の出口ガス）から、熱を高温空気とし
て回収する装置である。吸収塔１２，１４は、上記式（３）の反応を生じる装置であり、
併せて、転化器１のいずれかの転化触媒層の出口ガスから熱を回収する装置としても機能
する。本実施形態においては、廃熱ボイラー３が第１熱回収手段として機能し、ＳＯ３ク
ーラー４が第２熱回収手段として機能する。
【００３３】
　また、硫酸工場１００は、転化器１に供給される前のＳＯ２ガスに対して熱交換を行う
熱交換器６～９、および転化器１のいずれかの転化触媒層の出口ガスに対して熱交換を行
う熱交換器１０，１１を備える。また、本実施形態に係る硫酸工場は、流量を調節する調
節弁１７～２４を備える。また、本実施形態に係る硫酸工場は、廃熱ボイラー３による熱
回収後のガスの温度を検出する温度センサ３１、および転化器１の２段目以降の転化触媒
層の入口ガスの温度を検出する温度センサ３２を備える。また、本実施形態に係る硫酸工
場は、調節弁１７～２４の開度を制御するコントローラ４０を備える。本実施形態におい
ては、調節弁１７～２４およびコントローラ４０が、第１熱回収手段および第２熱回収手
段の熱回収比率を制御する制御手段として機能する。
【００３４】
　以下、硫酸工場１００の動作の概略について説明する。なお、以下の説明における原料
ガスとは、転化器１に供給される前のＳＯ２ガスのことであり、転化触媒層の出口ガスと
は、転化器１のいずれかの転化触媒層から排出されるガスのことである。
【００３５】
　硫酸工場に送られたＳＯ２含有ガスは、メインブロワ１６で圧送され、調節弁１９など
を通って転化器１に原料ガスとして供給される。転化器１に供給される原料ガスの温度が
低すぎるとＳＯ２の酸化反応（転化）が起こらないため、原料ガスを予熱する必要がある
。そこで、転化器１の転化触媒層の出口ガスの持つ熱を、熱交換器６～９における原料ガ
スに対する加熱に使用してもよい。もしくは、調節弁２０を用いてこれらの熱交換器をバ
イパスして、第１層の触媒層出口ガスと原料ガスの一部を混合することによって、第１層
の出口ガスを適温に設定してもよい。
【００３６】
　転化器１では、層ごとに、反応に適した入口温度にするために熱交換器が配置される。
一般に、触媒層を通過するほど上記式（２）の反応が進行し、原料ガスの温度は高くなる
。例えば、第１層の出口ガスの温度は、５５０℃～６２０℃である。この第１層の出口ガ
スは、熱交換器９で２５０℃～３５０℃の原料ガスと熱交換し、３９０～４６０℃に冷却
され、第２層に流入する。第２層の出口ガスは、熱交換器１０もしくは熱交換器１１を通
ることで、１８０～２３０℃に調整され、吸収塔１２に送られる。吸収塔１２から排出さ
れる低温の戻りガスは、ガス洗浄塔１３を経由して熱交換器１０，１１で第２層の出口ガ
スと熱交換し、４３０～４６０℃になった後に第３層に流入する。
【００３７】
　第３層の出口ガスは、熱交換器８で２５０℃～３００℃の原料ガスと熱交換して４１０
～４４０℃となり、第４層に流入する。第４層の出口ガスは、熱交換器７および熱交換器
６を通り、メインブロワ１６から圧送される原料ガスを２５０℃～３５０℃に加熱した後
、吸収塔１４に送られる。吸収塔１４から排出されるガスは、洗浄塔１５を経由して排ガ
スとして排出される。
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【００３８】
　以上のように、転化器１の各転化触媒層の入口温度、即ち反応開始温度は、３９０～４
６０℃の適正な温度に保たれる。低温ガス（原料ガスや吸収塔排出ガス）と反応後の高温
ガス（触媒層出口ガス）との熱交換により互恵的に熱のやり取りを行っているが、必要に
応じて調節弁１７，２０を使用することによって微調節する場合がある。
【００３９】
　例えば、メインブロア１６から供給される原料ガスの温度が高すぎる場合は、調節弁１
７を開き、加熱前の原料ガスを混合して至適温度に調整する。もしくは第１層で想定以上
にＳＯ２の酸化反応が進んで過熱した出口ガスに、調節弁２０を調節して加熱前の原料ガ
スを混合して冷却する。
【００４０】
　上述のように、熱交換器により転化器１内の温度は適正に維持されるが、ＳＯ２の転化
によって連続的に発生する熱は、ガスの加温で必要な量に対し大部分が過剰である。この
過剰な熱は、ガス顕熱として吸収塔１２または吸収塔１４内に蓄積され、付属する酸クー
ラーにより冷却され大部分が廃棄される。一般的に、これらの熱量は多いが、低温で取扱
い体積が大きいために有効な使途がない。そのためこの熱の有効利用がエネルギー効率に
大きな影響を与える。
【００４１】
　一方、本実施形態においては、廃熱ボイラー３がプレコンバータ２の出口に配置されて
いる。また、空気ファン５を備えたＳＯ３クーラー４が、転化器１の第２層の出口に配置
されている。廃熱ボイラー３およびＳＯ３クーラー４は、熱を蒸気および高温空気として
回収する。これらの熱の回収は、硫酸工場の高ＳＯ２濃度操業化により必要とされる条件
、すなわち、ガスの温度上昇度を改善する、高温ガスから余剰熱を良質な形態で回収する
、の２点に利用される熱の形態である。具体的な使用例を挙げると、廃熱ボイラー３で得
られる蒸気は発電用の蒸気タービンに利用されることが多く、ＳＯ３クーラー４で得られ
る高温空気は乾燥設備や加温設備の熱源に利用されることが多い
【００４２】
　本実施形態においては、調節弁１８，１９は、プレコンバータ２への供給ガス量と転化
器１への供給ガス量を変化させる弁であり、基本的には操業負荷（処理ＳＯ２量）に応じ
て供給ガス比率を変化させる。調節弁２１は、プレコンバータ２の出口の高温ガスからの
除熱量を調節する弁である。すなわち、調節弁２１の開度を増すと、廃熱ボイラー３をバ
イパスする量が増加するため、廃熱ボイラー３での回収熱量が減少する。
【００４３】
　調節弁２２～２４は、それぞれ、ＳＯ３クーラー４、熱交換器１０、および熱交換器１
１の反応ガス（高温ガス）側出口に配された弁であり、転化器１の第２層の出口ガスの分
配率を調節する。すなわち、調節弁２２の開度を増すと、ＳＯ３クーラー４での回収熱量
が増加する。調節弁２２～２４は、それぞれが付帯するＳＯ３クーラー４、熱交換器１０
、および熱交換器１１の圧力損失に十分な差があるときは、すべて必要という訳ではない
。圧力損失が最も小さい（ガスが流れ易い）回路に弁を設ければ、弁を開閉することで各
設備の流量比率を変化させることも可能である。
【００４４】
　本実施形態は、廃熱ボイラー３およびＳＯ３クーラー４での熱回収量を調節するもので
ある。廃熱ボイラー３およびＳＯ３クーラー４で回収できる熱量の合計は、基本的には、
操業負荷（ＳＯ２量）により決まる。この限られた熱回収量を、調節弁１７～２４を用い
てより適切に調節するものである。
【００４５】
　ところで、回分製銅する転炉を用いた銅製錬所では、転炉の錬銅サイクルにより、硫酸
工場のＳＯ２負荷が変動する（転炉由来の排ガスのＳＯ２濃度は、錬銅サイクルにより変
動する）。この場合、転炉の排ガス用ボイラーでの発生蒸気量と硫酸工場１００の廃熱ボ
イラー３での発生蒸気量とは、基本的にピークが重複するため、蒸気タービン発電設備の
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出力を超過し、使用できない蒸気を放出することもある。
【００４６】
　蒸気を放出せざる負えない場合には、ＳＯ３クーラー４での回収熱量（高温熱風量、ま
たは温度）を増加させることで、廃熱ボイラー３での発生蒸気量を抑制することができる
。また、一般的に蒸気タービンによる発電は、エネルギー変換効率の観点から、乾燥や加
温用途と比較して有利ではない。そのため、発電設備の出力制限の有無にかかわらず、乾
燥や加温設備で消費する化石燃料の価格によっては、乾燥設備での重油等の化石燃料使用
量削減を行うことがより経済的に有利となる場合もある。いずれにしても、熱回収形態の
異なる熱回収設備の熱回収比率を調整することは、その使用先の設備能力やエネルギー価
格に応じて、最適化を図ることができる。
【００４７】
　続いて、本実施形態に係る硫酸工場の操業方法の具体例について述べる。図２は、操業
方法の一例を表すフロー図である。本実施形態に係る熱回収比率とは、廃熱ボイラー３に
おける熱回収量とＳＯ３クーラー４における熱回収量との比率である。図２で例示するよ
うに、コントローラ４０は、調節弁１７～２０の開度を制御することによって、メインブ
ロワ１６から供給された原料ガスを、熱交換器６～９、プレコンバータ２、転化器１の第
１層の出口に分配供給する（ステップＳ１）。このうち前者２経路は、温度調整されてプ
レコンバータ２に供給される。
【００４８】
　次に、コントローラ４０は、プレコンバータ２を通過して高温となった原料ガスの廃熱
ボイラー３への供給ガス量を、調節弁２１によって調節する（ステップＳ２）。これによ
り、廃熱ボイラー３での熱回収量が調節される。コントローラ４０は、調節弁２１の開度
を、転化器１の第１層の入口温度（温度センサ３１の検出温度）に応じて制御する。第１
層の入口温度は、通常３８０～４５０℃で設定され、廃熱ボイラー３と、ＳＯ３クーラー
４との熱回収比率に応じて設定変更される。
【００４９】
　次に、コントローラ４０は、ＳＯ３クーラー４への供給ガス量を、調節弁２２～２４の
開度を調節することによって調節する（ステップＳ３）。即ち、熱回収量を増加させるた
めには、調節弁２２の開度を増加し、調節弁２３，２４の開度を減少させる。この場合、
コントローラ４０は、温度センサ３２の検出温度に応じて、調節弁２２～２４の開度を制
御してもよい。但し、ＳＯ３クーラー４と、それに並列で設置されている熱交換器１０，
１１の圧力損失を最適に設計できれば、調節弁２２～２４はいずれか１個または２個でＳ
Ｏ３クーラー４への供給ガス量調節も可能である。
【００５０】
　例えば、本実施形態においては、同一のＳＯ２負荷時は、調節弁２１の開度を増加し、
廃熱ボイラー３での熱回収量を減少させた場合、調節弁２２の開度を増加、必要に応じ調
節弁２３，２４の開度を減少させ、ＳＯ３クーラー４での熱回収量を増加させる。なお、
熱回収比率調整により、転化器１の各触媒層の温度が変化するが、第１層以降の触媒層へ
の触媒充填量は、各温度条件で平衡転化率に到達するために必要十分な量を充填し、転化
率に影響がないようにしてもよい。
【００５１】
　コントローラ４０は、廃熱ボイラー３で回収される熱量が、メインブロワ１６から供給
される原料ガスから回収される全熱量の１０％～２０％となるように、熱回収比率を制御
することが好ましい。さらに好ましくは全熱量の１２％～１５％に制御する。これは、上
記のようにボイラーで回収する蒸気は多すぎてはコスト的に不利であり、少なすぎると廃
棄する熱量が増えるからである。
【００５２】
　コントローラ４０は、プレコンバータ２を経由するガス量が全ガス量の７０％以下とな
るように、メインブロワ１６および調節弁１７～２０を制御することが好ましい。これは
、ＳＯ２負荷が低い場合には、プレコンバータ２を経由するガスを削減することで、ガス
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流路が短縮化され、メインブロワ１６の消費電力が抑制でき、省エネルギー上の有利な運
転ができるからである。
【００５３】
　コントローラ４０は、転化器１に供給される原料ガスの温度が、第１層の通過後に平衡
にまで到達する温度の下限値以上となるように、熱回収比率を制御することが好ましい。
これは、転化器１における転化率の向上を図ることができるからである。
【００５４】
　本実施形態においては、第１熱回収手段として廃熱ボイラーを用いたが、他の熱回収手
段を用いてもよく、廃熱ボイラーおよび蒸気過熱器の少なくともいずれか一方を用いても
よい。本実施形態においては、第２熱回収手段としてＳＯ３クーラーを用いたが、他の空
気熱交換器などの他の熱回収手段を用いてもよい。
【００５５】
　本実施形態においては、プレコンバータ２を経由したＳＯ２含有ガスから第１熱回収手
段を用いて熱を回収し、転化器１を経由したＳＯ２含有ガスから第２熱回収手段を用いて
熱を回収しているが、それに限られない。プレコンバータ２および転化器１を含め、複数
段の転化触媒層のうち前段の転化触媒層から排出される前段ガスから第１熱回収手段を用
いて熱を回収し、当該複数段の転化触媒層のうち後段の転化触媒層から排出される後段ガ
スから第２熱回収手段を用いて熱を回収してもよい。
【００５６】
　また、本実施形態においては、温度センサ３１が、調節弁１９，２１を経由した混合ガ
スの温度を検出しているが、廃熱ボイラー３を経由したガスの温度を検出すればよい。ま
た、本実施形態においては、温度センサ３２は、転化器１の第２層に供給される入口ガス
の温度を検出しているが、第２層以降の転化触媒層の入口ガスの温度を検出すればよい。
【実施例】
【００５７】
　以下、上記実施形態に係る調整方法に従って、硫酸工場を処理した実施例を記述する。
【実施例１】
【００５８】
　実施例１では、１日平均で、全処理ガス量（メインブロワ１６の出口ガス量）で３２０
０Ｎｍ３／分、ＳＯ２濃度１３．５ｍｏｌ％、Ｏ２濃度１３．９ｍｏｌ％となるように操
業調整を行い、転化器１の第１層入口温度を４１５℃となるように、調節弁２１の開度を
調節した。また、同様の条件で、第１層の入口温度が４２５℃となるように調節弁２１の
開度を調節した。表１および表２はそれぞれのケースでの調節弁開度、熱回収量、転化器
温度、および転化率である。
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【表２】

【００５９】
　表１のケースでは、調節弁２１の開度の平均は１８％となり、廃熱ボイラー３での蒸気
回収量は、平均１６．９ｔ／ｈ（熱量換算６９３ＭＪ／分）であった。このとき、調節弁
２２の開度は７５％とし、ＳＯ３クーラー４では、３５５℃の高温空気を３２０Ｎｍ３／
分（熱量換算１５５ＭＪ／分）回収した。
【００６０】
　表２のケースでは、調節弁２１の開度の平均は２７％となり、廃熱ボイラー３での蒸気
回収量は、平均１５．５ｔ／ｈ（回収熱量換算６３６ＭＪ／分）であった。このとき、調
節弁２２の開度は７５％とし、ＳＯ３クーラー４では、３５５℃の高温空気を３２０Ｎｍ
３／分（熱量換算１５５ＭＪ／分）回収した。
【００６１】
　これら２ケースを比較すると、ほぼ等しいＳＯ２負荷では、調節弁２１～２４の開度調
節により、二つの熱回収設備の回収熱量合計が、それぞれ８４８ＭＪ／分、８４１ＭＪ／
分と、ほぼ同一の結果が得られた。同一の回収熱量にできない場合は、図１の一連の硫酸
製造設備での必要除熱量が満たされず、特定の部位で不適切な温度上昇を招く。例えば、
循環酸温度の上昇による冷却水への熱ロス増加、循環ポンプ等の腐食の増長や、不適切な
転化器触媒層の温度上昇による転化率の低下である。実施例１ではこのような問題が生じ
ず、転化率も同一の９９．７％が得られた。
【実施例２】
【００６２】
　実施例２として、実施例１とほぼ同様に１日平均で、全処理ガス量（メインブロワ１６
出口ガス量）で３２００Ｎｍ３／分、ＳＯ２濃度１３．５ｍｏｌ％、Ｏ２濃度１３．９ｍ
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ｏｌ％となるように操業調整を行い、転化器１の第１層入口温度を４４０℃となるように
、調節弁２１の開度を調節した。表３は、そのケースでの調節弁開度、熱回収量、転化器
温度、転化率である。
【００６３】
　このケースでは、調節弁２１の開度の平均は３４％となり、廃熱ボイラー３での蒸気回
収量は、平均１３．９ｔ／ｈ（熱量換算５７０ＭＪ／分）であった。調節弁２２の開度は
１００％とし、ＳＯ３クーラー４では、３８８℃の高温空気を４７７Ｎｍ３／分（熱量換
算２５２ＭＪ／分）回収した。このケースでも熱回収量の合計は４９４ＭＪ／分と実施例
１と同様のものが得られた。
【表３】

【００６４】
　実施例１と実施例２で異なるのは転化率である。実施例２では、転化率が９９．６５％
に低下した。これは、図３によって説明できる。図３は、実施例にＳＯ２濃度、Ｏ２濃度
での平衡転化率曲線と、それに対する転化操作線（直線）の比較をしたものである。
【００６５】
　一般的に、反応速度の速いプレコンバータ２や転化器１の第１層（最前段と称する）で
は、設計ガス量やガス組成、反応開始温度等に応じて、最適な触媒量とする。触媒の使用
温度を超過するような温度上昇を抑制するためである。一方、反応速度が低下し、触媒使
用温度を超過することもない第２層以降の触媒層（後段と称する）は、平衡転化率まで反
応を進めるため、十分な量の触媒を充填する必要がある。
【００６６】
　図３の実施例１のケース２では、第１層は４２５℃から反応が開始され、ほぼ平衡温度
の５７６℃まで到達し、ここまでの転化率は７８％となる。一方、実施例１のケース１で
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では５６２℃にとどまり、結果として転化率は７８％となっている。第２層では、反応開
始温度の差はあるが、適切な範囲内では、両ケースともほぼ平衡まで到達する。転化率に
僅かに差が出るが、９２％付近まで到達しており、吸収塔１２を経た後の、第３層、第４
層でその差が吸収できるため、最終転化率にほとんど差異が生じない。
【００６７】
　一方、実施例２では、第１層は４４０℃から反応を開始させている。この場合も５８５
℃と平衡付近まで反応が到達するが、第１層出口までの転化率は７６％と、実施例１と比
較して２％低下する。これが第２層以降にも影響し、結果として最終転化率の低下につな
がる。
【００６８】
　本実施例に示す温度は、ガス条件や触媒量、触媒活性当に影響を受けるので、画一的な
ものでない。例えば、実施例１のケース１では、第１層入口温度４１５℃では、反応が平
衡に到達しなかったのは、温度が低く反応開始初期の反応速度が遅いためで、一般に１～
２℃反応開始温度を上げるだけで改善されることが多い。但し、実施例２のように反応開
始温度が必要以上に高い場合は、転化率低下につながる。
【００６９】
　実施例１および実施例２の結果から、上記実施形態に係る操業方法に従って、弁開度調
節により２つの熱回収設備の熱回収比率を調整することによって、合計の熱回収量を変え
ることなく、より経済的な工場の運転をすることができる。例えば、廃熱ボイラー３で回
収した蒸気は蒸気タービン発電に使用し、ＳＯ３クーラー４で回収した高温空気は、銅精
鉱用ドライヤーや珪酸鉱ミル等の熱源に使用して重油を削減する場合、実施例１のケース
１とケース２での比較では、ケース１の方が月当たり約３百万円有利となる（電力単価８
.２円／ｋＷｈ、重油６０千円／ｋＬとして試算）。
【００７０】
　実施例２では、さらに経済性が向上することになるが、この場合は、転化率が低下する
ので、その後の排ガス処理コストとの比較し有利であれば選択できる。いずれにしても、
熱回収比率の調整は、おおむね実施例１のケース１と実施例２の間で、工場の設備事情や
燃料コスト等経済的な環境により、任意に調整することができる。
【００７１】
　以上、本発明の実施例について詳述したが、本発明は係る特定の実施例に限定されるも
のではなく、特許請求の範囲に記載された本発明の要旨の範囲内において、種々の変形・
変更が可能である。
【符号の説明】
【００７２】
　１　転化器
　２　プレコンバータ
　３　廃熱ボイラー
　４　ＳＯ３クーラー
　６～１１　熱交換器
　１２，１４　吸収塔
　１６　メインブロワ
　１７～２４　調節弁
　３１，３２　温度センサ
　４０　コントローラ
　１００　硫酸工場
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