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摘要:利用 Ｈ２Ｓ 气体在 １ ５００ Ｋ 高温下进行裂解反应ꎬ得到 Ｈ２ 和硫磺ꎬ之后使用 ＭＤＥＡ(Ｎ－甲基二乙醇胺)水溶液来吸收

反应后气体中的 Ｈ２Ｓꎬ将吸收富液送入吸收液再生塔中进行再生ꎬ塔顶气体循环至反应器中ꎬ塔底再生吸收液重复利用ꎮ 利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件对硫化氢高温裂解制氢气的工艺流程进行设计和模拟ꎬ并通过流程优化最终确定了此工艺的最佳操

作条件ꎮ 制得质量分数为 ８５􀆰 ８４％的氢气和 ９９􀆰 ２０％的硫磺ꎮ
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　 　 硫化氢是一种有毒有害气体ꎬ硫化氢产生于很

多生产活动ꎬ例如火山喷气、含硫汽油的开采、橡胶、
染料等工业过程中[１]ꎮ 硫化氢的存在无论对生产

过程中的设备及管道、人体健康ꎬ还是社会的可持续

发展都有不良影响ꎮ 因此ꎬ生产过程中产生的含硫

化氢的气体处理显得尤为重要ꎮ 陈赓良[２] 进行了

传统的处理硫化氢工艺克劳斯法工艺的分析ꎬ能够

有效地处理硫化氢ꎬ将硫化氢中的硫元素转化成硫

磺回收ꎬ经过不断改良后ꎬ总硫回收提高到 ９９􀆰 ５％
左右的水平[３－４]ꎮ 虽然硫的回收率较高ꎬ但是硫化

氢中的氢元素却是以生成水的形式而排放掉ꎬ造成

能源与资源的浪费ꎮ 由此方面考虑ꎬ如果可以在回

收硫磺的同时进行氢气的回收ꎬ将制得的氢气用于

其他工艺过程ꎬ不仅提高了物质利用率、减少环境污

染ꎬ而且促进了资源的有效利用ꎬ所以利用高温让硫

化氢气体进行分解得到其中的氢是很必要的[５－６]ꎮ
目前硫化氢制取氢气和硫磺的工艺方法主要有超绝

热部分氧化分解法、氧化电解法、微波法、直接分解

法等ꎬ这些工艺都存在优缺点[７－１２]ꎮ
硫化氢裂解制氢气工艺是将硫化氢直接通入反

应器中在高温下发生裂解反应ꎬ之后通过一系列的

办法将硫磺与氢气分离开来ꎬ达到回收氢气与硫磺

的目的ꎮ 与传统处理硫化氢的工艺相比ꎬ硫化氢裂

解法制氢气具有以下优点ꎬ①过程简单ꎻ②进行物流

间换热ꎬ节省能源ꎻ③设备简单ꎻ④同时得到了氢气

和硫磺 ２ 种化学物质ꎬ经济价值高ꎬ避免了浪费ꎮ
本文中采用的硫化氢制氢工艺为硫化氢高温裂

解制氢工艺ꎮ 分析了影响裂解反应的因素ꎬ并对吸

收塔、再生塔进行了优化ꎬ通过物流间进行换热达到

了节省能源的目的ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件进行

了整个流程的模拟ꎬ并依据已经得到的结果不断调

整数据ꎬ优化流程中的一些相关参数ꎮ

１　 硫化氢高温裂解法制氢气工艺方法

硫化氢与来自再生塔的富含硫化氢的混合气进

行混合后通入换热器进行换热ꎬ之后将混合气通入

反应器ꎬ在高温下反生裂解反应ꎬ随着温度的逐渐升

高ꎬ硫化氢的转化率会显著提高ꎬ由于温度限制ꎬ硫
化氢的转化率并不是很高ꎬ因此从反应器出来的气

体中含有硫蒸气、硫化氢、氢气等物质ꎮ 将混合气经
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过换热后通入闪蒸罐ꎬ硫磺从塔底采出ꎬ分离出硫

磺ꎮ 将剩余气体通入吸收塔中进行硫化氢与氢气的

分离ꎬ采用一定浓度的 ＭＤＥＡ(Ｎ－甲基二乙醇胺)水
溶液来进行硫化氢的吸收ꎬ吸收后的混合气富含氢

气ꎬ从塔顶采出ꎬ塔底富液通入再生塔中进行解吸过

程ꎬ解吸后的 ＭＤＥＡ 水溶液重复利用ꎬ塔顶气体与

进料混合后再次通入反应器ꎮ
通过查阅文献后ꎬ得到硫化氢制氢气的相关参

数如反应方程式、反应动力学参数、热力学参数[１３]

等ꎬ主要研究硫化氢高温裂解工艺流程、操作参数

等ꎬ最终确定工艺过程ꎮ 然后探讨硫化氢高温裂解

工艺中反应器的温度、进料中硫化氢的体积分数以

及进料量对反应转化率的影响ꎮ 通过分析流程中的

吸收塔与再生塔的有关参数ꎬ分析吸收液中 ＭＤＥＡ
的质量分数及温度对反应后气体中硫化氢的吸收效

果的影响ꎬ以吸收塔塔顶气体中硫化氢的含量、塔底

吸收富液中氢气的含量为标准确定吸收液的流量、
能量的消耗、设备的经济性等方面来进行流程中各

个参数的优化ꎬ建立了一个合理的工艺流程ꎬ确定了

最优操作条件下的工艺流程模拟ꎮ
设计规模:１ ２５０ ｋｇ / ｈꎬ硫化氢高温裂解反应物

组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料规格

生产参数 原料组成 体积分数

硫化氢　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０５

惰性气体 ＡＲ ０􀆰 ９５

２　 工艺设计

２􀆰 １　 工艺流程图

硫化氢高温裂解工艺流程如图 １ 所示ꎮ

ＲＣＳＴＲ—全混釜反应器ꎻＭＩＸ—混合器ꎻＦＬＳＨ—脱硫磺分离器ꎻ
ＨＴＸＲ１ꎬ２ꎬ３ꎬ４—换热器ꎻＸＳＴ—硫化氢吸收塔ꎻ

ＺＳＴ—吸收液再生塔ꎻＣＯＭＰ—压缩机

图 １　 硫化氢高温裂解工艺流程

２􀆰 ２　 硫化氢高温裂解法制氢气与硫磺工艺

硫化氢在高温条件下会发生裂解反应ꎬ部分硫

化氢转化成氢气、硫蒸气与硫化氢形成混合气ꎮ 反

应如下:
２Ｈ２Ｓ → ２Ｈ２ ＋ Ｓ２

２􀆰 ３　 换热工艺

高温裂解反应后的混合气先与原料进行物流间

换热ꎬ混合气温度降低的同时提高了反应进料的温

度ꎮ 用物流间换热来替代物流与公用工程之间的换

热办法节省公用工程能量约 ４􀆰 ７４×１０６ ｋＪꎮ 从分离

器塔顶出来的脱除硫磺后的混合气与来自吸收液再

生塔的塔顶富含硫化氢的气体进行物流间换热ꎬ混
合气降低温度的同时提高了与原料混合的硫化氢气

体的温度ꎮ 节省公用工程能量约 ２􀆰 ２９×１０５ ｋＪꎮ 通

过物流间的换热工艺节省公用工程能量约 ４􀆰 ９７×
１０６ ｋＪꎮ
２􀆰 ４　 脱除硫磺工艺

将换热后的混合气通入分离器中ꎬ塔底采出硫

磺ꎬ塔底采出的混合物中含有极少量的水、氢气、硫
化氢气体等ꎬ采出的硫磺的质量分数约为 ９９􀆰 ２％ꎮ
２􀆰 ５　 吸收液吸收硫化氢工艺

硫化氢是酸性气体ꎬ可以选择化学吸收或者物

理吸收ꎬ在此工艺中选择化学方法ꎬ通过查阅大量文

献ꎬ得知化学吸收较物理吸收来说去除硫化氢的完

全程度要高ꎮ 张学模[１４] 对二乙醇胺、二异丙醇胺、
聚乙二醇二甲醚、聚乙二醇二甲醚加二异丙醇胺、
Ｎ－甲基二乙醇胺等溶剂进行实验筛选ꎬ过程中选择

的 ＭＤＥＡ 水溶液与其他化学吸收液相比拥有对硫

化氢较高选择性、消耗热量较少、对工艺设备具有较

小腐蚀等特点ꎮ 吸收过程中发生的反应如下:
２Ｒ３ＮＨ ＋ Ｈ２Ｓ → (Ｒ３ＮＨ) ２Ｓ

(Ｒ３ＮＨ) ２Ｓ ＋ Ｈ２Ｓ → ２Ｒ３ＮＨ２ＨＳ

２􀆰 ６　 再生塔进行吸收液再生

由于 ＭＤＥＡ 与硫化氢的反应为可逆反应ꎬ因此

ＭＤＥＡ 水溶液在与混合气一起通入吸收塔后ꎬ吸收

硫化氢后的吸收富液通入再生塔中进行解吸ꎬ解吸

后的吸收液重复利用ꎬ塔顶的富含硫化氢的混合气

体进行换热与原料混合后重新通入反应器进行

反应ꎮ

３　 工艺流程优化

３􀆰 １　 反应器温度对硫化氢转化率的影响

反应器温度与硫化氢转化率的关系见图 ２ꎮ
由图 ２ 可以看出ꎬ随着反应器温度的升高ꎬ硫化氢
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的转化率也在逐渐升高ꎬ由于反应器材质及条件

限制ꎬ温度不适宜太高ꎮ 最终选择反应器温度为

１ ５００ Ｋꎮ

图 ２　 反应器温度与硫化氢转化率的关系

３􀆰 ２　 反应器内硫化氢体积分数对硫化氢转化率的

影响

图 ３ 中横坐标为硫化氢体积分数ꎬ纵坐标为硫

化氢的转化率ꎮ 由图 ３ 可以看出ꎬ随着反应器内硫

化氢体积分数逐渐增大ꎬ硫化氢的转化率呈现逐渐

下降的趋势ꎬ体积分数在 ０􀆰 ０５ 时ꎬ硫化氢的转化率

达到 ５６％左右ꎮ

图 ３　 硫化氢体积分数与硫化氢转化率的关系

３􀆰 ３　 硫化氢的摩尔流量对反应结果的影响

图 ４ 中的横坐标是反应器内硫化氢的摩尔流

量ꎬ纵坐标是出反应器的混合气中硫化氢与氢气的

摩尔流量ꎮ 随着硫化氢气体流量的增加ꎬ氢气与硫

化氢的流量逐渐增加ꎬ且 ２ 条曲线的斜率逐渐增大ꎬ
由此可以看出ꎬ硫化氢的转化率逐渐降低ꎬ最终确定

的硫化氢摩尔流量为 ３１􀆰 ５２ ｋｍｏｌ / ｈꎬ即 １ ２５０ ｋｇ / ｈꎮ

１—Ｈ２Ｓꎻ２—Ｈ２

图 ４　 硫化氢的摩尔流量对反应结果的关系

３􀆰 ４　 吸收液温度对吸收结果的影响

图 ５ 横坐标为吸收液温度ꎬ纵坐标为吸收富液

中氢气的质量流量、出塔气体中硫化氢的质量流量ꎮ
低温有利于吸收过程的发生ꎬ由图 ５ 可以看出ꎬ随着

吸收液温度的升高ꎬ出塔气体中硫化氢的含量迅速

增加ꎬ当温度低于 ２５℃以后ꎬ硫化氢与氢气变化不

明显ꎬ由于硫化氢的种种危害ꎬ以及考虑到回收尽可

能多的氢气ꎬ最终选择吸收液的温度为 ２５℃ꎮ

１—Ｈ２Ｓꎻ２—Ｈ２×１０６

图 ５　 吸收液温度与吸收效果的关系

３􀆰 ５　 吸收液用量对吸收结果的影响

图 ６ 中横坐标为吸收剂用量ꎬ纵坐标为塔底吸

收富液中氢气的含量ꎮ 吸收塔的主要作用是分离出

产物氢气ꎮ 由图 ６ 可以看出ꎬ随着吸收剂用量的增

加ꎬ塔底氢气的流量逐渐减小至趋于零ꎬ最终选择吸

收剂的用量为 ２０ ０００ ｋｇ / ｈꎮ

图 ６　 吸收剂用量与塔底氢气流量的关系

３􀆰 ６　 吸收液中 ＭＤＥＡ 的质量分数对吸收结果的

影响

图 ７ 中的横坐标代表吸收液中的 ＭＤＥＡ 的质

量分数ꎬ纵坐标为吸收富液中氢气的质量流量、出塔

气体中硫化氢的质量流量ꎮ 由图 ７ 可以看出ꎬ随着

ＭＤＥＡ 质量分数的增加ꎬ氢气和硫化氢的流量逐渐

　 　 　 　 　 　 　

１—Ｈ２Ｓ×１０ꎻ２—Ｈ２×１０５

图 ７　 ＭＤＥＡ 的质量分数与吸收效果的关系
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降低最后趋于零ꎮ 这是因为虽然 ＭＤＥＡ 水溶液中

水与 ＭＤＥＡ 虽然都能吸收硫化氢ꎬ但硫化氢在水中

的溶解度并不大ꎬ吸收效果远不如 ＭＤＥＡꎬ因此随着

ＭＤＥＡ 质量分数的增加ꎬ吸收富液中氢气的质量流

量、出塔气体中硫化氢的质量流量最后趋于平稳ꎮ
最终确定吸收液 ＭＤＥＡ 的质量分数为 ０􀆰 ２ꎮ
３􀆰 ７　 吸收塔塔内温度变化

图 ８ 横坐标是吸收塔 ＸＳＴ 的塔板数ꎬ纵坐标是

吸收塔的温度变化ꎬ通过图 ８ 可以看出ꎬ由塔顶到塔

底塔板温度逐渐升高ꎬ这是因为选择了吸收液从塔

顶第一块塔板进入吸收塔ꎬ而待吸收气体从塔底通

入塔内ꎮ

图 ８　 塔内温度分布曲线

３􀆰 ８　 再生塔各塔板的气相组成关系

图 ９ 横坐标为再生塔塔板数ꎬ纵坐标为再生塔

各塔板气相中硫化氢与氢气的摩尔分数ꎮ 由图 ９ 中

可以看出塔顶的硫化氢含量几乎趋近于 １ꎬ塔底含

量趋近于零ꎬ而氢气由于之前的吸收过程而在整塔

的含量都很少ꎮ

１—Ｈ２Ｓꎻ２—Ｈ２×１０７

图 ９　 再生塔塔板的气相组成关系

４　 结果分析

整个流程的物料衡算如表 ２ꎮ
通过表 ２ 可以计算出如下结果:得到的硫磺的

质量分数为 １１６５􀆰 ４２ / １１７２􀆰 ４０ ＝ ９９􀆰 ４２％ꎬ得到的氢

气的质量分数为 ７３􀆰 ２６ / ８５􀆰 ３４＝ ８５􀆰 ８４％ꎮ
借助于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件来对硫化氢制氢气

工艺进行模拟优化ꎬ最终在此工艺中反应器温度控

制在 １ ５００ Ｋꎬ进料中硫化氢的流量为 ３１􀆰 ５２ ｋｍｏｌ / ｈꎬ

即 １ ２５０ ｋｇ / ｈꎬ体积分数在 ０􀆰 ０５ 时ꎬ硫化氢的转化

率达到 ５６％ꎮ 吸收过程中吸收液的温度为 ２５℃ꎮ
吸收剂的用量为 ２０ ０００ ｋｇ / ｈꎮ 吸收液 ＭＤＥＡ 水溶

液中 ＭＤＥＡ 的质量分数为 ０􀆰 ２ꎮ 换热工艺中通过物

流间的换热ꎬ共节省能量约 ４􀆰 ９７×１０６ ｋＪꎮ
表 ２　 整体物料衡算表

流股
进 出

进料 ＭＤＥＡ 硫 出塔气体 ＺＭＤＥＡ

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) 　 　 　 　 　

　 Ｈ２Ｏ ０ １５９９９􀆰 ３ １􀆰 ９２ １２􀆰 ０８ １５９８６

　 ＭＤＥＡ ０ ４０００􀆰 ６９ ０ ０ ４０００􀆰 ７

　 Ｈ２Ｓ １２５０ ０ ５􀆰 ０６ ０ ０􀆰 ０１

　 Ｈ２ ０ ０ ０􀆰 ０１ ７３􀆰 ２６ ０

　 Ｓ ０ ０ １１６５􀆰 ４ ０ ０

总流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２５０ ２００００ １１７２􀆰 ４ ８５􀆰 ３４ １９９８６􀆰 ７

惰性气体 ２３７５０ ０ １􀆰 ２ ２３７４８􀆰 ８ ０

温度 / ℃ ３０ ２５ １５５ ２４􀆰 ９９ １１４􀆰 ４８

压力 / ｋＰａ １５０ １７０ １３１ １７０ １６０

５　 结论

采用高温裂解法制氢气工艺制得氢气的同时ꎬ
也得到了硫磺ꎬ经济性大大增强ꎮ 通过阅读大量文

献ꎬ最终确定了工艺流程ꎮ 借助于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 进行

了整个流程的模拟ꎬ并依据已经得到的结果不断调

整数据ꎬ优化流程中的一些相关参数ꎮ 在最优条件

下的操作运行结果显示ꎬ硫化氢的转化率达到

５６％ꎬ得到硫磺的质量分数为 ９９􀆰 ４２％ꎮ 得到氢气的

质量分数为 ８５􀆰 ８４％ꎮ 符合设计要求ꎮ
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数ꎬ下同) 醋酸异丙酯的甲醇混合物ꎬ温度 ２５ ~
４０℃ꎬ排放量为 ８００~ １ ２００ ｋｇ / ｈꎮ 企业生产工艺规

定ꎬ回收醋酸异丙酯和甲醇质量分数均为 ０􀆰 ９９８ 以

上ꎬ方可在原生产工艺中循环利用ꎮ

２　 变压精馏可行性分析和工艺流程建立

２􀆰 １　 可行性分析及操作压力选择

醋酸异丙酯－甲醇物系属于非理想体系ꎬ根据

物系特点和相似物系实验和模拟研究[７ꎬ９]ꎬ选择

ＵＮＩＦＡＣ 方程计算醋酸异丙酯－甲醇物系的物性参

数ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ分析不同压力下醋酸异

丙酯－甲醇物系气液平衡数据ꎬ图 １ 和图 ２ 为其 ｘ－ｙ
相图和局部放大图ꎬ由图 １ 和图 ２ 可见ꎬ常压下醋酸

异丙酯－甲醇的共沸组成计算值与实验值能较好地

吻合ꎬ说明选择 ＵＮＩＦＡＣ 方程作为热力学计算模型

是可靠的ꎮ 不同压力下共沸组成计算值见表 １ꎮ 由

图 ２ 和表 １ 可见ꎬ随操作压力增大ꎬ共沸物中醋酸异

丙酯含量减少ꎬ且偏离常压下的共沸点ꎬ形成新的共

沸组成ꎮ 当压力增大至 ５０６􀆰 ５ ｋＰａ 时ꎬ共沸组成变

化为 ８􀆰 ６３％ꎬ利用共沸组成的这一变化特性ꎬ采用

变压精馏分离醋酸异丙酯与甲醇共沸物ꎬ可以实现

二者的高效分离[１２－１４]ꎮ 在继续增大操作压力时ꎬ共
沸物中醋酸异丙酯含量虽然继续呈下降趋势ꎬ但下

　 　 　 　 　 　 　

１—１０１􀆰 ３ ｋＰａꎻ２—３０３􀆰 ９ ｋＰａꎻ３—５０６􀆰 ５ ｋＰａꎻ
４—６０７􀆰 ８ ｋＰａꎻ５—７０９􀆰 １ ｋＰａ

图 １　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图

１—１０１􀆰 ３ ｋＰａꎻ２—３０３􀆰 ９ ｋＰａꎻ３—５０６􀆰 ５ ｋＰａꎻ
４—６０７􀆰 ８ ｋＰａꎻ５—７０９􀆰 １ ｋＰａ

图 ２　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图

(局部)

表 １　 不同压力下醋酸异丙酯－甲醇共沸组成计算值

压力 / ｋＰａ 温度 / ℃
共沸组成(质量分数)

醋酸异丙酯 甲醇

１０１􀆰 ３ ６３􀆰 ９５ ０􀆰 ３３８１ ０􀆰 ６６１９

３０３􀆰 ９ ９４􀆰 ９２ ０􀆰 ２７６２ ０􀆰 ７２３８

５０６􀆰 ５ １１１􀆰 ５７ ０􀆰 ２５１８ ０􀆰 ７４８２

６０７􀆰 ８ １１７􀆰 ９２ ０􀆰 ２４４８ ０􀆰 ７５５２

７０９􀆰 １ １２３􀆰 ４６ ０􀆰 ２３９８ ０􀆰 ７６０２

降幅度不是很大ꎮ 结合工艺设计要求ꎬ为降低设备

投资ꎬ应尽可能采用常压或较低的操作压力ꎬ因此ꎬ
在醋酸异丙酯－甲醇共沸物系变压精馏流程中ꎬ高
压塔操作压力选择 ５０６􀆰 ５ ｋＰａꎬ低压塔操作压力选择

常压ꎮ
２􀆰 ２　 工艺流程建立

在 １０１􀆰 ３ ｋＰａ 和 ５０６􀆰 ５ ｋＰａ 压力下ꎬ醋酸异丙

酯－甲醇 ｘ－ｙ 相图见图 ３ꎬ针对给定组成的醋酸异丙

酯－甲醇混合物ꎬ分析图 ３ 所示相图的特性ꎬ可建立

高压－常压变压精馏工艺流程ꎬ见图 ４ꎮ
分离流程由 ２ 个操作压力不同的精馏塔组成ꎬ

即高压塔( Ｔ０１０１)和常压塔( Ｔ０１０２) ꎮ原料Ｆ首先

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
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