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低温甲醇洗富硫气深冷回收硫化氢工艺
郝传松ꎬ张述伟∗ꎬ李　 燕ꎬ管凤宝

(大连理工大学化工与环境生命学部ꎬ辽宁 大连 １１６０２４)

摘要:开发了一种与低温甲醇洗联产、采用热耦合精馏塔深冷精馏回收浓度 ９９􀆰 ９％以上的 Ｈ２Ｓ 产品气的工艺ꎬ其回收率达

到 ７７％以上ꎮ 该流程采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件进行设计ꎬ使用增压透平膨胀机制冷并回收部分能量ꎮ 以原料气处理量

２００ ｋｍｏｌ / ｈ 为例ꎬ详细分析了膨胀端分配率对产品流量和浓度的影响、塔内组分分布状况和产品单耗ꎮ 最终确定膨胀端的分配

率为 ０􀆰 ３５ 时ꎬ浓度满足要求ꎬ回收率较高ꎬ硫化氢单耗为 ２１１􀆰 ６１ ｋＷｈ / ｔꎮ
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　 　 我国经济的快速发展带动煤化工、石油化工产

业不断发展壮大ꎮ 随着中国能源安全日趋重要ꎬ煤
化工在能源结构中占有不可替代的比重[１]ꎮ 煤化

工产生的大量废水、废气造成环境的严重污染ꎬ其排

放的工业尾气中硫化物具有量大、浓度高等特点ꎬ是
工业主要污染物之一ꎮ 与 １９９６ 年相比ꎬ２０１２ 年颁

布的新版«大气污染物综合排放标准»ＧＢ １６２９７—
２０１２ 更严格ꎬ这显示出国家对环境问题的重视ꎮ 因

此本着长期可协调发展的战略ꎬ发展绿色、友好、经
济的工业化产业链尤为重要ꎮ

煤化工产业现阶段主要依托于费托合成[２]ꎬ以
一定比例的 ＣＯ 与 Ｈ２ 混合物为原料制取不同的化

工产品ꎮ 煤气化后ꎬ生成粗合成气ꎬ进入变换单元调

整碳氢比ꎮ 粗合成气经过变换和工艺废热回收后进

入低温甲醇洗单元进行酸性气体的脱除ꎮ 粗原料气

脱硫后进入甲醇合成单元进行合成反应ꎮ 低温甲醇

洗工序产生的富硫副产品气进入克劳斯流程进行处

理获得硫磺产品ꎮ 硫磺可作为生产工业硫酸的主要

原料ꎬ该工艺比较成熟ꎬ行业内硫磺供应相对饱和ꎬ
使得经济性一直不高[３]ꎮ

自 ２０ 世纪 ３０ 年代改良 ＣＬＡＵＳ 法实现工业化

应用以来ꎬ以含有 Ｈ２Ｓ 酸性气为原料的硫回收工

艺得到了快速发展[４] ꎮ ＣＬＡＵＳ 工艺利用氧气对

Ｈ２Ｓ 氧化获得固态硫ꎬ反应放出大量热较难控制ꎮ
随着工艺的发展与进步ꎬ克劳斯工艺已发展成现

代大规模应用的商业流程ꎮ 氧基克劳斯回收流程

采用氧气代替空气ꎬ缩小了装置尺寸ꎬ但操作温度

与闪点接近ꎬ存在安全问题ꎮ 亚露点硫磺回收工
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艺合理改善了操作温度的问题ꎬ提高了安全性ꎬ但
操作较为复杂不利于控制ꎮ 超级克劳斯硫磺回收

工艺合理改善了这 ２ 种工艺流程存在的问题ꎬ该
工艺把克劳斯反应与催化氧化反应相结合ꎬ提高

了氧化 Ｈ２Ｓ 的效率[５] ꎬＨ２Ｓ 的回收率能够达到

９９􀆰 ９％以上ꎮ 但催化剂为专利产品ꎬ价格昂贵ꎬ主
要依靠于进口ꎮ

热耦合精馏塔由上塔、下塔和上下塔之间的

冷凝蒸发器组成[６] ꎮ 上下塔之间存在一定的温

差ꎬ利用冷凝蒸发器进行热量的交换ꎮ 组分的分

离所需要的能量由压缩工序注入ꎬ热耦合精馏塔

本身并不消耗能量ꎮ 低温甲醇洗产生的富硫副产

品气中 Ｈ２Ｓ 含量较高ꎬ组成相对简单ꎬＨ２Ｓ 摩尔分

数超过 ２５％ [７] ꎬ满足对其综合利用的基本条件ꎮ
由此采用热耦合低温精馏以实现对富硫副产品气

的应用[８] ꎮ
高浓度的硫化氢在生物化工、医药领域有着

广泛应用[９] ꎮ 可作为蛋氨酸、二甲基亚砜、硫脲和

β－巯基乙醇等产品生产的原料ꎮ 行业内也在积极

地开发新工艺流程ꎬ希望能够将富含硫化氢尾气

提浓获得高浓度硫化氢产品ꎮ 摩尔分数达到

９９􀆰 ９％以上的硫化氢在目前的市场环境下具有巨

大的经济效益[１０] ꎮ 本研究旨在开发一种对低温甲

醇洗工段富硫尾气的深冷精馏回收工艺ꎬ以代替

原有的 ＣＬＡＵＳ 工艺ꎮ 该工艺具有流程简单、物理

分离法无副产物、尾气排放降低、可与低温甲醇洗

工艺进行联产等特点ꎮ 适用于设计和改造ꎬ产品

经济性较高ꎮ

１　 富硫尾气的深冷回收工艺流程设计

１􀆰 １　 设计基础

富硫尾气主要来源于低温甲醇洗工段的热再生

塔ꎬ表 １ 所示为富硫原料气的流量和组成ꎬ其中主要

成分为 ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓꎮ 该硫化氢回收工艺回收的产品

质量要求如表 ２ 所示ꎮ
表 １　 富硫酸性气的条件

流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

压力 /

ｋＰａ

ＣＨ３ＯＨ 摩尔分数 /

％

Ｈ２ 摩尔分数 /

％

２００ ２７０ ０􀆰 １１８８ ０􀆰 ０００１

ＣＯ 摩尔分数 /

％

ＣＯ２ 摩尔分数 /

％

Ｎ２ 摩尔分数 /

％

Ｈ２Ｓ 摩尔分数 /

％

０􀆰 ０００１ ６６􀆰 ５４８０ ３􀆰 １５３１ ３０􀆰 １７９９

表 ２　 产品质量要求

项目 保证值

产品中 Ｈ２Ｓ Ｈ２Ｓ 摩尔分数≥９９􀆰 ９％

　 ＣＨ３ＯＨ 质量分数<０􀆰 １％

表 ３ 所示为原料气中不同组分在同一压力条件

下的沸点ꎮ 由清晰分割原则[１１] 可以得知ꎬ第一步分

离的设备为耦合精馏塔ꎬ主要用于分离组分较多的

ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓꎮ 分离过程中 ＣＨ３ＯＨ 会与 Ｈ２Ｓ 作为重

组分从精馏塔上塔底部离开ꎬ所以还需要一个分离

单元用于分离 Ｈ２Ｓ 与 ＣＨ３ＯＨꎮ 二者沸点相差较大ꎬ
一个闪蒸罐即可完成分离要求ꎮ 因此ꎬ确定了最终

的工艺流程ꎮ
表 ３　 原料气中不同组分的沸点

压力 /

ｋＰａ

Ｈ２ /

℃

Ｎ２ /

℃

ＣＯ /

℃

ＣＯ２ /

℃

Ｈ２Ｓ /

℃

ＣＨ３ＯＨ /

℃

１６０ －２４３􀆰 ６ －１９１􀆰 ６ －１８０􀆰 ０ －８０􀆰 ０ －５０􀆰 ９ ７５􀆰 ８

１５６０ －２３１􀆰 ６ －１６２􀆰 １ －１５６􀆰 １ －２６􀆰 ８ １５􀆰 ２ １５３􀆰 ４

１􀆰 ２　 模拟计算

建模采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ不同的操作单

元模型如表 ４ 所示ꎮ 该工艺主要组分为二氧化碳与

硫化氢在低温条件下的精馏ꎬ确定标准立方型方程

ＰＥＮＧ－ＲＯＢ[１２]作为基础物性方法ꎮ
表 ４　 单元操作模块及模型

模块 模型 模块 模型

换热器 Ｈｅａｔｅｒ / ＭｈｅａｔＸ 流股分离器 ＦＳＰＬＩＴ

压缩机 ＩＣＯＮ２ 流股混合气 ＭＩＸＥＲ

膨胀机 ＩＣＯＮ３ 精馏塔　 　 ＲａｄＦｒａｃ

闪蒸器 ＦＬＡＳＨ２ 　 　

２　 工艺流程的整体设计

２􀆰 １　 工艺概述

硫化氢纯化方案流程如图 １ 所示ꎮ 低温甲醇洗

工段出来的酸性气进入透平压缩机进行压缩ꎬ多级

压缩降温后获得高压常温的原料气ꎮ 高压的原料气

分 ２ 股ꎻ一股相当于膨胀量的原料气经主换热器 Ｅ１
降温ꎬ降温后进入膨胀机 ＥＴꎬ膨胀后的部分被送入

精馏塔上段 Ｃ２ 中部参与精馏ꎬ充分利用上塔的精

馏潜力ꎬ提高硫化氢的回收率ꎮ 另一股原料气进入

主换热器 Ｅ１ 后ꎬ被返流气体冷却进入热偶和精馏

􀅰００２􀅰



２０１８ 年 ７ 月 郝传松等:低温甲醇洗富硫气深冷回收硫化氢工艺

塔下段 Ｃ１ 塔底进行精馏ꎮ

Ｂ—增压机ꎻＥＴ—透平膨胀机ꎻＣＷ—水冷却器ꎻＥ１—主换热器ꎻ

Ｅ２—副换热器ꎻＣ１—耦合精馏塔下塔ꎻＣ２—耦合精馏塔上塔ꎻ

Ｆ１—闪蒸罐ꎻＫ１—冷凝蒸发器

图 １　 深冷回收硫化氢工艺设备原理图

热耦合精馏塔的上段为低压塔ꎬ下段为高压塔ꎮ
上塔的塔底温度低于下塔的塔顶温度ꎬ温差超过

１０℃满足一定的温差推动力ꎬ实现上塔和下塔之间

能量的交换ꎮ
原料气经下塔初步精馏后ꎬ在下塔底部获得液

态原料气ꎬ在下塔顶部获得富二氧化碳产品ꎮ 富二

氧化碳气相经过副换热器 Ｅ２ 过冷后ꎬ进入上塔塔

顶作为回流液ꎮ 下塔塔底的液相经副换热器 Ｅ２ 过

冷后进入上塔相应位置参与精馏ꎮ
经上塔进一步精馏后ꎬ上塔顶部获得富 ＣＯ２ 产

品气ꎬ其中还含有低浓度的 Ｈ２Ｓꎮ 上塔塔底获得高

浓度 Ｈ２Ｓ 产品ꎬ其中还含有部分的 ＣＨ３ＯＨꎮ 经副换

热器 Ｅ２ 升温ꎬ同时为下塔流股提供冷量ꎬ进入闪蒸

罐 Ｆ１ 闪蒸后ꎬ获得符合要求的 Ｈ２Ｓ 产品ꎬ经主换热

器复热后出冷箱ꎬ经硫化氢压缩机加压后获得产品ꎮ
含 Ｈ２Ｓ 的富 ＣＯ２ 产品气与闪蒸罐液相混合经主换

热器回收冷量后ꎬ进入低温甲醇洗热再生塔进行协

同生产ꎮ
２􀆰 ２　 热耦合精馏塔塔压确定

富硫酸性气是多组分组成的混合气ꎬ主要成分

是二氧化碳和硫化氢ꎬ还含有少量的氮气与甲醇ꎮ
在标准大气压下ꎬ二氧化碳与硫化氢的沸点分别为

－７８􀆰 ５、－６０􀆰 ４℃ꎬ其余组分的沸点均比二氧化碳低ꎮ
硫化氢与二氧化碳组分沸点差异超过 １０℃ꎬ硫化氢

与其余组分的沸点差异更大ꎬ则可采用低温精馏法

将富硫尾气分离获取硫化氢产品ꎮ
热耦合精馏塔上塔能够为下塔提供冷源ꎬ下塔

给上塔提供热源的一个原因是上下塔压力不同ꎬ上
塔为低压塔温度较低ꎬ下塔为高压塔温度较高ꎮ
图 ２ 与图 ３ 为低压和高压条件下 ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓ 二元

组分的 Ｔ－ｘｙ 图ꎮ 为满足具有一定的温差推动力、
换热负荷相匹配的要求ꎬ确定了热耦合精馏塔的

上塔压力为 １６０ ｋＰａꎬ整塔压降 ２０ ｋＰａꎻ下塔压力

为 １ ５６０ ｋＰａꎬ整塔压降 １０ ｋＰａꎮ

１—３００ ｋＰａ 露点线ꎻ２—３００ ｋＰａ 泡点线ꎻ３—２００ ｋＰａ 露点线ꎻ

４—２００ ｋＰａ 泡点线ꎻ５—１００ ｋＰａ 露点线ꎻ６—１００ ｋＰａ 露点线

图 ２　 低压塔 Ｈ２Ｓ 与 ＣＯ２ 二元组分

气液相温度曲线

１—１ ８００ ｋＰａ 露点线ꎻ２—１ ８００ ｋＰａ 泡点线ꎻ

３—１ ６００ ｋＰａ 露点线ꎻ４—１ ６００ ｋＰａ 泡点线ꎻ

５—１ ４００ ｋＰａ 露点线ꎻ６—１ ４００ ｋＰａ 泡点线

图 ３　 高压塔 Ｈ２Ｓ 与 ＣＯ２ 二元组分

气液相温度曲线

２􀆰 ３　 膨胀端分配率

整个系统中 １０６ 号流股的分配率至关重要ꎮ 分

配率偏小回收功太少能量消耗大ꎬ上塔的精馏潜力

不能充分发挥ꎬ硫化氢浓度低于要求ꎻ分配率过大则

上塔的精馏能力变小、耦合负荷过大则硫化氢的产

品回收量低ꎮ 经过优化调试后ꎬ为在满足产品浓度

　 　 　 　 　 　 　

１—硫化氢产品气摩尔浓度ꎻ２—硫化氢产品气摩尔流率

图 ４　 １０１ 号流股的分配率对产品的流率和

浓度影响曲线

􀅰１０２􀅰



现代化工 第 ３８ 卷第 ７ 期

的前提下尽可能地获得高回收率ꎬ如图 ４ 所示ꎬ确定

１０６ 号流股分配率为 ０􀆰 ３５ 时ꎬ１３４ 号流股中 Ｈ２Ｓ 摩

尔分数达到 ９９􀆰 ９％ꎬＨ２Ｓ 回收率达 ７７􀆰 ３９％ꎮ

３　 结果分析及能耗分析

３􀆰 １　 计算结果分析

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立模拟流程如图 ５ 所示ꎮ
整个工艺的模拟计算结果如表 ５ 所示ꎬ其中 １０１ 号

流股来源于低温甲醇洗富硫尾气ꎬ１３６ 号流股含有

低浓度 Ｈ２Ｓ 和高浓度的 ＣＯ２ꎬ经 ＭＨ－２ 换热器升

温后回低温甲醇洗单元联产ꎬ１３４ 号流股为摩尔分

数超过 ９９􀆰 ９％的硫化氢产品气ꎬ１１４ 号流股为提浓

ＣＯ２ 经 ＭＨ－１ 换热器降温后进入上塔作为上塔的

回流液ꎬ１１３ 号流股为富含少量甲醇的硫化氢产

品气ꎮ

图 ５　 完整工艺模拟流程

表 ５　 深冷回收硫化氢工艺模拟结果

流股号 １０１ １３６ １３４

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２００􀆰 ０ １５３􀆰 ３ ４６􀆰 ７

温度 / ℃ ４０􀆰 ５ －０􀆰 ３ －０􀆰 ３

压力 / ｋＰａ ２７０ １６０ １８０

摩尔分数 / ％ 　 　 　

　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 １１８８ ０􀆰 １４１０ ０􀆰 ０４５８

　 Ｈ２ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ００００

　 ＣＯ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ００００

　 ＣＯ２ ６６􀆰 ５４８０ ８６􀆰 ８１５０ ０􀆰 ０３９８

　 Ｎ２ ３􀆰 １５３１ ４􀆰 １１３９ ０􀆰 ００００

　 Ｈ２Ｓ ３０􀆰 １７９９ ８􀆰 ９２９７ ９９􀆰 ９１４４

３􀆰 ２　 精馏塔组分分布

上塔和下塔的组成曲线如图 ６ 所示ꎮ 原料气中

的 ＣＨ３ＯＨ、Ｈ２、ＣＯ、Ｎ２ 较低ꎬ在图中变化不是特别明

显ꎬ图中可看出主要的双组分 ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓ 组分分布

情况ꎮ

(ａ)下塔

(ｂ)上塔

１—ＣＨ３ＯＨꎻ２—Ｈ２ꎻ３—ＣＯꎻ４—ＣＯ２ꎻ５—Ｎ２ꎻ６—Ｈ２Ｓ

图 ６　 耦合精馏塔组分分布曲线

从上下塔的组分分布曲线无折线ꎬ可以确定无

返混现象ꎬ进料的塔板位置最优ꎬ进料流股的热力学

状态与进料塔板的热力学状态接近ꎮ
３􀆰 ３　 能耗分析

对于整个系统来说能量的消耗是通过多级压缩

输入的ꎬ该分离工艺的大部分能量是压缩机消耗的ꎮ
而膨胀机部分是对压缩机输入能量的回收ꎬ所以

ＦＳ－１ 分配率对工艺的能耗分析至关重要ꎮ
本文中分析原料气组分在高压与低压条件下主

要成分 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 的 Ｔ－ｘｙ 图ꎬ确定了热耦合精馏塔

的高压塔和低压塔的压力ꎮ 低温精馏塔上下塔一方

面要满足热量耦合有足够的温差动力ꎬ使下塔的冷

凝负荷与上塔再沸器的再沸负荷能匹配上ꎮ 另一方

面ꎬ出塔产品换热还要能够满足分离要求ꎮ 负荷消

耗如表 ６ 所示ꎬ在出口－０􀆰 ３℃、１８０ ｋＰａ 条件下计算

所得硫化氢的单耗为 ０􀆰 ５８３ ｋＷｈ / ｍ３ꎬ若以重量计ꎬ
则硫化氢单耗为 ２１２􀆰 １８０ ｋＷｈ / ｔꎮ

表 ６　 工艺流程主要负荷消耗 ｋＷ

压缩机 膨胀机 耦合负荷

３８６􀆰 ２ －４９􀆰 ３ ２３４􀆰 ２

为进行经济性比较ꎬ笔者收集了 ２０１７ 年第一季

度硫磺与硫化氢的价值走势ꎮ 硫磺的平均价格为

􀅰２０２􀅰
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１ ０３１ 元 / ｔꎬ以吨计时硫化氢平均价格为 ６９ １００ 元 / ｔꎮ
从价格对比可以看出硫化氢产品具有明显的经济

性ꎮ 目前国内环保主要靠政策实施和执法监管ꎬ
若能从经济性上改变硫磺经济性差的现状ꎬ不仅

能逆向提高企业环保意识ꎬ更能推动新技术的加

速落实ꎮ

４　 结论

设计开发了一种深冷精馏工艺流程来处理低温

甲醇洗中的富硫副产品气ꎬ最终能有效获得摩尔分

数高于 ９９􀆰 ９％的高浓度硫化氢产品ꎬ其中回收率达

到 ７７􀆰 ３９％ꎮ
以处理量 ２００ ｋｍｏｌ / ｈ 的富硫副产品气为例ꎬ对

其进行深冷精馏ꎮ 采用 ＰＥＮＧ－ＲＯＢ 物性方法ꎬ热耦

合精馏塔上塔操作压力 １６０ ｋＰａꎬ上塔压差 ２０ ｋＰａꎬ
下塔操作压力 １ ５６０ ｋＰａꎬ下塔压差 １０ ｋＰａꎬ制冷采

用增压透平膨胀机ꎬ其中膨胀端分率为 ０􀆰 ３５ 时硫化

氢产品的流率和浓度最高ꎮ 此时ꎬ制冷端消耗功率

为 ３８６􀆰 ２ ｋＷꎬ膨胀段可对外做功回收 ４９􀆰 ３ ｋＷꎬ热
偶和精馏塔的耦合负荷为 ２３４􀆰 ２ ｋＷꎮ

在出口条件下计算硫化氢单耗为 ０􀆰 ５８３ ｋＷｈ / ｍ３ꎬ
以重量计硫化氢单耗为 ２１１􀆰 ６１０ ｋＷｈ / ｔꎮ

该工艺为处理富硫化氢尾气打下了理论基础ꎬ
对煤化工流程中硫化氢的处理提供一种新的思路和

方法ꎮ
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２０１８(第十七届)中国国际化工展览会 ９ 月在上海召开

　 　 中国国际化工展由中国石油和化学工业联合会主办、
中国化工信息中心和中国贸促会化工行业分会承办ꎮ 自

１９９２ 年创办以来ꎬ已成功地举办了十六届ꎬ现已成为国内

外石油和化工界影响力较高的行业品牌展会ꎮ
本届展会主题是“智慧化工—创新引领未来”ꎬ将围

绕我国石油和化工行业“十三五”规划发展思路与重点ꎬ
展示最新的产品与理念ꎬ开展贸易洽谈、技术交流、经济合

作、信息发布、专题会议等系列活动ꎬ召开“２０１８ 国际智慧

化工大会”ꎬ企业家、专家、学者聚集上海共谋行业发展大

计ꎮ 展会以“形式创新、服务创新”为宗旨ꎬ整合橡胶与轮

胎、胶黏与密封剂、定制化学品、工业与环保、水处理与造

纸化学品等行业优质展会ꎬ集中优势资源全新打造一年一

度的化工行业国际盛会ꎮ 展品范围涵盖了基础化学品及

原料、精细与专用化学品、工业水处理化学品、橡胶与轮

胎、化工新材料、化工品储运与包装、石油化工及新能源、
化工器械及成套设备、化工新产品与新技术成果等ꎮ 展会

规模扩大ꎬ展出内容丰富ꎬ聚焦行业热点ꎬ引领行业方向ꎮ
２０１８ 年 ９ 月 １９－２１ 日展览亮相上海新国际博览中心 Ｅ５、

Ｅ６、Ｅ７、Ｎ１、Ｎ２、Ｎ３、Ｎ４、Ｎ５ ８个展馆ꎬ展出规模 １００ ０００ ｍ２ꎮ 该

展会已经成为目前石油和化工行业的一个高水准、大规

模、展贸结合的国际盛会ꎮ
欢迎广大石油、石化、化工、环保等生产企业、贸易公

司、科研院所及相关行业企业报名参展ꎬ先到先选位置并

可享受展前预览、网上宣传、市场推广、新闻发布等展前宣

传活动ꎮ
化工展组委会办公室电话 /传真:０１０－６４４１９６０５
联系人:王东升　 　 手机:１３７０１１８２８６４
ＱＱ:２２９２９２１９２０　 　 Ｅ－ｍａｉｌ:ｗａｎｇｄｓ＠ｃｎｃｉｃ.ｃｎ
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