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摘要:通过使用 ＨＹＳＹＳ 建立非常规分流硫磺回收及尾气处理模型ꎬ并通过模拟数据与工业数据对比ꎬ验证模型的可靠性ꎮ

最后ꎬ利用 ＨＹＳＹＳ 对硫磺回收装置液硫池废气流程改造进行模拟优化ꎬ提出了废气引入点与分流提温的优化建议ꎬ为硫磺回收

装置液硫池废气技改提供了一些新思路ꎮ
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　 　 克劳斯硫磺回收工艺根据酸气 Ｈ２Ｓ 含量的不

同分别使用直流法或分流法ꎮ 在满足克劳斯反应炉

火焰稳定要求及耐火材料耐温要求条件下ꎬ直流法

Ｈ２Ｓ 摩尔分数下限为 ５５％ꎬ常规分流法 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数下限为 ３０％ꎬ酸气入炉比例为 １ / ３ꎮ 当 Ｈ２Ｓ 摩尔

分数为 ３０％~５５％时ꎬ需采用非常规分流[１]ꎬ即酸气

入炉比例大于 １ / ３ꎮ
某净化厂工业原料天然气进料中 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数 ５􀆰 ５５％ꎬＣＯ２ 摩尔分数 ６􀆰 ５７％ꎬ采用复合脱硫溶剂

再生出来酸气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数为 ４１％~４８％[２]ꎮ 硫磺

回收装置采用常规克劳斯非常规硫磺回收工艺ꎬ尾
气处理单元采用尾气还原吸收焚烧工艺ꎮ

１　 非常规分流硫磺回收工艺

１􀆰 １　 工艺流程

经分液后的再生酸气通过分流调节ꎬ一部分进

入克劳斯炉一区与空气部分燃烧并维持一区温度

１ ０６０℃ꎬ其余酸气进入克劳斯炉二区与一区高温过

程气混合并继续进行高温制硫反应ꎮ 克劳斯炉出口

高温过程气取热后ꎬ经三级硫冷器＋两级催化转化

反应器＋一级液硫捕集器后进入尾气处理单元ꎮ 其

中克劳斯炉炉膛硫转化率为 ６５％ ~ ６８％ꎬ硫磺装置

单程总硫回收率可达 ９６％ꎬ装置总硫回收率在

９９􀆰 ９５％以上ꎮ 来自各级硫冷器的液硫在硫池中采

用循环鼓泡脱气工艺将液硫中的 Ｈ２Ｓ 脱除至

１０ ｍｇ / ｋｇ 以下ꎬ液硫池废气由喷射器送入尾气焚烧

炉ꎬ流程简图如图 １ 所示ꎮ

１—克劳斯炉ꎻ２—废热锅炉ꎻ３—硫冷器ꎻ４—液硫泵ꎻ
５—加热器ꎻ６—反应器ꎻ７—喷射器ꎻ８—捕集器

图 １　 非常规分流硫磺回收工艺流程简图

１􀆰 ２　 工艺模拟及结果探讨

酸气组成如表 １ 所示ꎬ酸性气流量 １５ ０００ ｍ３ / ｈ
　 　 　 　 　 　 　 表 １　 酸气组成

组分 Ｈ２Ｏ ＣＯ２ Ｈ２Ｓ ＣＨ４ ＣＯＳ

摩尔分数 / ％ ４􀆰 ２８ ５０􀆰 ６４ ４４􀆰 ６１ ０􀆰 ３１ ０􀆰 １６
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(２０℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａꎬ下同)ꎬ温度 ４２℃ꎬ压力 １７５ ｋＰａꎬ一
区酸气分流比例 ０􀆰 ６７ꎮ 采用 ＨＹＳＹＳ 对某净化厂非

常规分流硫磺回收工艺进行模拟ꎬ如图 ２ 所示ꎮ 并

将模拟结果与工业值进行对比ꎬ如表 ２、表 ３ 所示ꎮ

图 ２　 非常规分流硫磺回收工艺模拟

表 ２　 硫磺回收单元温度与摩尔组成对比

位置 项目 工业值 模拟值 偏差

反应炉　 一区温度 / ℃ １０９７ １１２８ ３１

　 二区温度 / ℃ ９１２ ９０９ －３

余锅出口 Ｈ２Ｓ / ％ ５􀆰 ３２４ ５􀆰 ３７８ ０􀆰 ０５４

　 ＳＯ２ / ％ ２􀆰 ８２７ ２􀆰 ８４５ ０􀆰 ０１８

　 ＣＯＳ / ％ ０􀆰 ３１７ ０􀆰 ３１７ ０􀆰 ０００

　 ＣＳ２ / ％ ０􀆰 １１３ ０􀆰 １１２ －０􀆰 ００１

一反出口 Ｈ２Ｓ / ％ １􀆰 ８７７ １􀆰 ９０６ ０􀆰 ０２９

　 ＳＯ２ / ％ ０􀆰 ９３９ ０􀆰 ９４６ ０􀆰 ００７

　 ＣＯＳ / ％ ０􀆰 ０８８ ０􀆰 ０８９ ０􀆰 ００１

　 ＣＳ２ / ％ ０􀆰 ０６３ ０􀆰 ０６４ ０􀆰 ００１

二反出口 Ｈ２Ｓ / ％ ０􀆰 ６３４ ０􀆰 ６４９ ０􀆰 ０１５

　 ＳＯ２ / ％ ０􀆰 ３１７ ０􀆰 ３２０ ０􀆰 ００３

　 ＣＯＳ / ％ ０􀆰 ０８９ ０􀆰 ０９１ ０􀆰 ００２

　 ＣＳ２ / ％ ０􀆰 ０６４ ０􀆰 ０６５ ０􀆰 ００１

通过表 ２ 和表 ３ 比较可以看出ꎬ所建立的非常

规分流硫磺回收工艺模型能够正确反映该净化厂硫

磺回收及尾气处理工艺过程的特性ꎬ可用于指导生

产改造ꎬ进而提高硫磺装置的生产运行水平ꎮ

表 ３　 尾气处理单元温度与摩尔组成对比

位置 项目 工业值 模拟值 偏差

加氢炉出口　 　 温度 / ℃ ２８１􀆰 ２ ２８６ ４􀆰 ８０

　 Ｈ２Ｓ / ％ ０􀆰 ５７８ ０􀆰 ５９１ ０􀆰 ０１３

　 ＳＯ２ / ％ ０􀆰 ２８９ ０􀆰 ２９２ ０􀆰 ００３

　 ＣＯＳ / ％ ０􀆰 ０８１ ０􀆰 ０８２ ０􀆰 ００１

　 ＣＳ２ / ％ ０􀆰 ０５８ ０􀆰 ０５９ ０􀆰 ００１

　 Ｈ２ / ％ １􀆰 １１０ １􀆰 ０８７ －０􀆰 ０２３

　 ＣＯ / ％ １􀆰 ５４５ １􀆰 ５９７ ０􀆰 ０５２

加氢反应器出口 温度 / ℃ ３１８􀆰 ２ ３２２􀆰 ５ ４􀆰 ３００

　 Ｈ２Ｓ / ％ １􀆰 ２２５ １􀆰 １３４ －０􀆰 ０９１

　 ＳＯ２ / ％ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 ＣＯＳ / ％ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ００１

　 ＣＳ２ / ％ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 Ｈ２ / ％ １􀆰 ５８０ １􀆰 ７０３ ０􀆰 １２３

　 ＣＯ / ％ ０􀆰 ０５３ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ００９

２　 液硫池废气流程改造分析

该净化厂液硫池废气经喷射器送入尾气焚烧

炉ꎬ通过分析计算ꎬ在液硫脱气时液硫池废气中所带

􀅰２１２􀅰



２０２１ 年 ３ 月 叶世贵等:非常规分流硫磺回收模拟及技改优化

的硫化物燃烧生成 ＳＯ２ꎬ将造成装置 ＳＯ２ 排放浓度

增加 １００~ ２００ ｍｇ / ｍ３ [３]ꎮ 要降低 ＳＯ２ 排放浓度ꎬ势
必回收处理该股液硫池废气中的硫[４－７]ꎮ
２􀆰 １　 方案一:液硫池废气引入克劳斯炉酸气线

在现有工艺条件下ꎬ通过中压蒸汽喷射器将液

硫池废气引至克劳斯炉酸气线上ꎮ 由于液硫池废气

主要成分为水蒸汽及空气ꎬ在保持液硫捕集器出口

Ｈ２Ｓ 与 ＳＯ２ 比值为 ２ 的情况下ꎬ经 ＨＹＳＹＳ 计算喷射

蒸汽用量为 ９００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ克劳斯炉炉膛温度将降低

３６℃ꎬ炉膛回收率降低 ２􀆰 ６９％ꎬ单程总硫回收率降

低 ０􀆰 ４９％ꎮ
２􀆰 ２　 方案二:液硫池废气引入克劳斯炉空气线

在现有工艺条件下ꎬ通过中压蒸汽喷射器将液

硫池废气引至克劳斯炉空气线上ꎮ 由于液硫池废气

主要成分为水蒸汽及空气ꎬ在保持液硫捕集器出口

Ｈ２Ｓ 与 ＳＯ２ 比值为 ２ 的情况下ꎬ经 ＨＹＳＹＳ 计算喷射

蒸汽用量为 ９００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ克劳斯炉炉膛温度将降低

３３℃ꎬ炉膛回收率降低 ２􀆰 ６３％ꎬ单程总硫回收率降

低 ０􀆰 ５０％ꎮ
２􀆰 ３　 方案三:液硫池废气引入加氢炉过程气入口线

在现有工艺条件下ꎬ通过中压蒸汽喷射器将液

硫池废气引至加氢炉过程气入口线上ꎬ计算结果如

表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 液硫池废气引入加氢炉过程气入口线结果对比

项目 引入前 工况 １ 工况 ２ 工况 ３

鼓泡气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — ８０６ ８０６ ３３６

燃烧空气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２２４４ ２６２８ １４５６ １８１４

燃料气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３１９ ４５２ ３１９ ２５８

加氢反应器入口温度 / ℃ ２８６ ２８６ ２１０ ２５７

加氢反应器出口温度 / ℃ ３２２ ３８７ ３２２ ３２２

急冷塔氢摩尔分数 / ％ ２􀆰 １０ ２􀆰 １０ ２􀆰 １０ １􀆰 ３０

从表 ４ 可以看到ꎬ工况 １ 鼓泡空气用量 ８０６ ｍ３ / ｈꎬ
维持反应器入口温度及氢含量不变ꎬ反应器出口温

度将上涨至 ３８７􀆰 ４℃ꎬ超出了加氢催化剂的适用范

围ꎮ 工况 ２ 鼓泡空气用量 ８０６ ｍ３ / ｈꎬ让加氢炉配风

降至 １ ４５６ ｍ３ / ｈꎬ可维持反应器出口温度为 ３２２℃
及急冷塔出口氢含量不变ꎬ但此时反应器入口温

度仅 ２１０℃ꎬ催化剂有积硫风险ꎮ 工况 ３ 降低鼓泡

空气用量至 ３３６ ｍ３ / ｈꎬ等比例降低燃烧空气至

１ ８１４ ｍ３ / ｈꎬ燃料气至 ２５８ ｍ３ / ｈꎬ可维持反应器进出

口温度在可接受范围ꎬ但氢含量略有降低ꎬ装置抗波

动性能降低ꎮ

２􀆰 ４　 方案四:液硫池废气引入加氢炉过程气出口线

在现有工艺条件下ꎬ通过中压蒸汽喷射器将液

硫池废气引至加氢炉过程气出口线上ꎬ计算结果如

表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 液硫池废气引入加氢炉过程气出口线结果对比

项目 引入前 工况 ４ 工况 ５ 工况 ６

鼓泡气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) — ８０６ ８０６ ３３６

燃烧空气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２２４４ ２２４４ １４５６ １８１４

燃料气 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３１９ ３１９ ３１９ ２５８

加氢反应器入口温度 / ℃ ２８６ ２８６ ２１０ ２６０

加氢反应器出口温度 / ℃ ３２２ ３８５􀆰 ６ ３２２ ３２２

急冷塔氢摩尔分数 / ％ ２􀆰 １０ ０􀆰 ８０ ２􀆰 １０ １􀆰 ３０

从表 ５ 可以看到ꎬ工况 ４ 鼓泡空气用量 ８０６ ｍ３ / ｈꎬ
保持加氢炉配风不变ꎬ加氢反应器出口温度将上涨

至 ３８５􀆰 ６℃ꎬ同时氢摩尔分数降低至 ０􀆰 ８％ꎬ均超出

了加氢催化剂的适用范围ꎮ 工况 ５ 鼓泡空气用量

８０６ ｍ３ / ｈꎬ加氢炉配风降至 １ ４５６ ｍ３ / ｈꎬ可维持加氢

反应器出口温度为 ３２２℃不变ꎬ但此时加氢反应器

入口温度仅 ２１０℃ꎬ催化剂有积硫风险ꎮ 同时可以

看到工况 ５ 加氢炉配风比为 ４􀆰 ６ꎬ加氢炉严重欠氧

不稳定燃烧将造成催化剂严重积碳ꎮ 工况 ６ 降低

鼓泡空气至 ３３６ ｍ３ / ｈꎬ等比例降低燃烧空气至

１ ８１４ ｍ３ / ｈꎬ燃料气 ２５７ ｍ３ / ｈꎬ可维持反应器进出口

温度在可接受范围ꎬ但氢摩尔分数略有降低ꎬ装置抗

波动性能降低ꎮ
２􀆰 ５　 改造方案讨论

在液硫池废气引入硫磺反应炉的 ２ 个方案中ꎬ
均会造成克劳斯炉炉膛温度的降低ꎬ需通过预热改

造或分流调控来弥补温度的损失ꎮ 不论进行预热改

造与否ꎬ引入酸气管线的改造成本最高ꎬ同时运行过

程中的腐蚀泄漏风险最大ꎬ若液硫池废气要引入硫

磺反应炉应选择从空气线引入ꎮ
由于加氢炉既提供氢源也提供热源ꎬ在液硫池

废气引入加氢系统的 ２ 个方案中ꎬ因空气的引入均

打破了系统原有的平衡ꎬ将造成加氢催化剂床层的

温度升高或者氢含量降低ꎮ 为保证正常生产均需降

低鼓泡空气用量或者引入惰性气体鼓泡方可维持加

氢系统的正常运行ꎮ 由于水蒸汽及空气的引入对现

有催化剂的性能提出的挑战ꎬ建议更换低温耐氧高

水蒸汽热稳定性的加氢催化剂[３]ꎮ 就整体而言ꎬ液
硫池废气引入加氢系统将对系统造成较大冲击ꎬ且
装置抗波动性能降低ꎬ在改造中建议将液硫池废气

引入克劳斯炉空气线上ꎮ

􀅰３１２􀅰
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３　 液硫池废气引入克劳斯炉炉温提升优化
分析

　 　 前面已经分析了液硫池废气引入克劳斯炉将造

成克劳斯炉炉膛温度降低ꎬ各段转化率降低ꎮ 为此

需采取措施对该影响进行消减ꎬ常规的方式是对入

炉空气进行预热ꎬ而对于非常规分流硫磺回收工艺

还可采取分流比例调节来提高炉温ꎮ
３􀆰 １　 预热空气提升炉温

模拟计算使用 ９５０ ｋｇ / ｈ 的高压蒸汽预热空气

温度至 １７２℃ꎬ可以使炉膛温度恢复至引入液硫池

废气之前的水平ꎮ 同时ꎬ炉膛转化率较未预热前提

升 ０􀆰 ８９％ꎬ 单 程 总 硫 回 收 率 较 未 预 热 前 提 升

０􀆰 ０４％ꎬ余锅蒸汽产量提升 ８００ ｋｇ / ｈꎮ
３􀆰 ２　 分流比例调节提升炉温

模拟计算酸气一区分流比例由 ０􀆰 ６７７ 降低至

０􀆰 ６３６ 后ꎬ可以使炉膛一区温度恢复至引入液硫池

废气之前的水平ꎬ其余参数均保持在引入液硫池废

气之后的水平ꎮ 考虑到酸性气中 Ｈ２Ｓ 浓度变化的

影响ꎬ在引入废气后为保证克劳斯炉正常运行ꎬ经模

拟计算ꎬ通过分流调节其可接受的酸气 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数可扩展至 ２１％~９３％ꎮ
３􀆰 ３　 结果探讨

克劳斯炉温提升的 ２ 种方式中ꎬ预热空气方式

需要增加额外的设备投资[８]ꎬ同时能耗较之前有所

提高[９－１１]ꎮ 分流比例调节方式虽然牺牲了部分转化

率ꎬ但可在不增加设备投资及能耗消耗的条件下灵

活实现炉温的调节ꎬ可视为最经济的一种技改方式ꎮ
酸气浓度与分流比例变化对炉温的影响见表 ６ꎮ

表 ６　 酸气浓度与分流比例变化对炉温的影响

项目
废气引入前

工况 １

废气引入后

工况 ２工况 ３工况 ４工况 ５工况 ６工况 ７工况 ８

Ｈ２Ｓ 摩尔

　 分数 / ％

１８􀆰 ００ ９３􀆰 ００ ４４􀆰 ６５ ４０􀆰 ００ ３０􀆰 ００ ２５􀆰 ００ ２１􀆰 ００ ２０􀆰 ００

分流比例 ０􀆰 ３４ １􀆰 ００ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ３４

炉膛温度 /
　 ℃

９７０ １３１０ １０９５ １３８０ １２１９ １１０９ １０００ ９７０

４　 结语

通过对某净化厂非常规分流硫磺回收工艺的模

拟和技改分析ꎬ可以得出以下结论及建议ꎮ
(１)液硫池废气引入具有在线炉的加氢系统ꎬ

会破坏加氢系统原有平衡ꎬ降低装置抗波动性能ꎮ
若该股废气需要引入加氢系统ꎬ需要对加氢催化剂

性能、加氢炉配风或液硫池鼓泡气进行调整ꎬ引入点

建议设置在加氢炉入口ꎮ
(２)液硫池废气引入硫磺反应炉将造成炉温及

转化率的降低ꎬ可通过空气预热或者分流比例调节

来降低废气引入带来的不利影响ꎬ其中分流调节是

所有技改方式中最经济的一种方式ꎮ
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