
Ｓｅｐ. ２０２１ 现代化工 第 ４１ 卷第 ９ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２１ 年 ９ 月

酸性气中 Ｈ２ Ｓ 提浓工艺优化
韩振飞∗

(中石化宁波工程有限公司ꎬ浙江 宁波 ３１５１０３)

摘要:针对硫回收装置对酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数有要求的问题ꎬ提出了一种能耗低并且能够显著提高系统出口酸性气中

Ｈ２Ｓ 摩尔分数的工艺方案ꎮ 采用模拟手段ꎬ对富甲醇热闪蒸及再生工艺流程进行了优化改进ꎻ对改进后的富甲醇热闪蒸汽提

再生工艺原料气适应性进行了计算分析ꎬ探讨了改进后的提浓工艺机理ꎬ得到了汽提塔理论板数ꎮ 研究结果表明ꎬ针对低硫

进料气ꎬ通过热闪蒸及预提浓后酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数能达到 ４０％及以上ꎮ 改进的酸性气提浓工艺可调节的操作参数多ꎬ
适应性强ꎬ对于更低硫含量的原料气ꎬ酸性气产品中的 Ｈ２Ｓ 也能得到充分提浓ꎮ 此外ꎬ新的提浓工艺具有投资低、操作费用
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　 　 含有二氧化碳、硫化氢的常温合成气需要脱除

酸性气后才能进入下游工序ꎬ基于低温下甲醇对酸

性气体吸收能力强大的特点ꎬ低温甲醇洗成为了应

用最广泛的酸性气体脱除工艺ꎮ 低温的纯甲醇在一

定的压力下ꎬ能够将合成气中的酸性气组分 ＣＯ２、
Ｈ２Ｓ 脱除干净ꎮ 吸收后的富甲醇经过解吸、热再生

后循环使用ꎬ而被脱除的 Ｈ２Ｓ 作为酸性气产品被送

往下游硫回收单元[１]ꎮ
在生产操作中ꎬ下游硫回收装置对低温甲醇洗

装置酸性气中 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数有严格的要求:酸性

气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数≥２５％ꎬ部分装置要求 Ｈ２Ｓ 摩尔

分数≥３０％ꎮ 如何有效地减少酸性气产品中的 ＣＯ２

量ꎬ降低再生溶液中的总酸性气量ꎬ将酸性气产品提

浓后送出ꎬ不仅可以满足下游用户需求ꎬ同时有效减

少热再生塔的蒸汽消耗及塔顶的循环水消耗ꎬ因此

酸性气的提浓非常关键ꎮ 传统技术采用将部分酸性

气循环送回上游系统的方式来增加酸性气中的 Ｈ２Ｓ
摩尔分数ꎬ但仍然缺乏对出口酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数的有效调控手段ꎮ 当酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数较

低时ꎬ硫回收装置将无法长期正常运行ꎮ 且对于部

分已建成的合成气净化装置ꎬ限于其流程设置、入口

合成气硫含量波动等因素ꎬ通过增加酸性气循环量

提高酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数需要额外增加投资、能
耗较高ꎬ经济性不佳[２]ꎮ

本文中对送往热再生系统的富甲醇热闪蒸工艺

进行了研究ꎬ对改进热闪蒸再生工艺提浓酸性气进

行了分析ꎬ提供了一种能耗低ꎬ并且能够显著提高系

统出口酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的工艺措施ꎻ改进后

的热闪蒸工艺与传统工艺进行了能耗及产品指标的

对比ꎬ同时结合软件模拟计算确定了相关工艺适宜
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的操作条件ꎮ

１　 模拟软件及物性方法选用

选用通用流程模拟软件 ＰｒｏⅡ进行模拟计算ꎮ
对于低温甲醇洗体系ꎬ选择合适的热力学方法是模

拟计算的关键所在ꎮ 早在 １９７８ 年 Ｇｒａｂｏｓｋｉ 等经过

对众多体系的研究后ꎬ肯定了 Ｓｏａｖｅ 所修正的 ＲＫ 状

态方程对含 Ｈ２、Ｎ２、ＣＯ、ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＨ３ＯＨ 的体系具

有良好的适应性ꎬ又保持着较为简单的立方型方程

的形式ꎬ而且精度较高ꎬ所以本方案也选用 ＳＲＫ 状

态方程处理气相的非理想性ꎮ 在采用状态方程法计

算相平衡时ꎬ因为物系涉及的甲醇和水都是强极性

组分以及氢气、二氧化碳等轻组分ꎬ常用的混合规则

就不合适ꎬ必须采用更为精确的混合规则ꎮ ＰＲＯⅡ
中的 Ｈｕｒｏｎ－Ｖｉｄａｌ 混合规则结合了状态方程和活度

系数的优点ꎬ可同时计算气液两相的性质ꎬ因此混合

规则选用 Ｈｕｒｏｎ－ＶｉｄａｌꎬＨｕｒｏｎ－Ｖｉｄａｌ 混合规则中需

要的活度系数模型选用 ＮＲＴＬ 方程ꎮ 本文中根据以

往研究成果及经验ꎬ对 ＮＲＴＬ 方程相关参数进行了

修正ꎮ

２　 传统富甲醇热闪蒸及再生流程

已有的典型富甲醇热闪蒸再生流程见图 １ꎮ 经

过降压解吸及低温汽提后的富硫甲醇与塔底再生后

的贫甲醇换热升温ꎬ通过热闪蒸减少溶液中的酸性

气含量ꎮ 由于热再生塔底贫甲醇温度及需要处理的

富硫甲醇的温度一定时ꎬ热闪蒸的操作温度固定ꎮ
热闪蒸气冷凝后送往前系统循环吸收 ＣＯ２ 以循环

回收 Ｈ２Ｓꎬ闪蒸后的富硫甲醇进入热再生段ꎬ再生出

高纯度的甲醇作为吸收溶剂循环使用ꎬ再生的热量

由低压蒸汽供给ꎮ 热再生塔顶的酸性气经过冷凝分

液系统分液并复热至常温后作为产品送往下游硫回

收装置ꎮ 为满足下游装置的酸性气浓度需求ꎬ现有

传统工艺是将酸性气产品部分打回流(即图 １ 中的

酸性气回流线)循环至解吸塔ꎬ酸性气中的 ＣＯ２ 在

解吸塔被再吸收从而达到浓缩 Ｈ２Ｓ 的目的[３－４]ꎮ

１—热再生塔ꎻ２—闪蒸塔ꎻ４—贫富甲醇第二换热器ꎻ
５—贫富甲醇第一换热器ꎻ７—冷却器ꎻ８—再沸器ꎻ

１０—第二循环泵ꎻ１４—调节阀

图 １　 传统富甲醇热闪蒸再生流程示意图

从流程设置可以看出ꎬ传统酸性气提浓工艺存

在明显的弊端ꎮ
(１)提浓酸性气的措施仅靠调节酸性气回流

的量ꎮ
(２)酸性气回流量受现场管线布置及阀门等的

设置限制ꎬ实际能调整的量有限ꎮ
(３)热闪蒸操作温度及操作压力都受上下游限

制而不可调控ꎮ
(４)对原料气中 Ｈ２Ｓ 含量有要求ꎬ适应性差ꎮ
随着源头气化技术的发展ꎬ气化原料趋向多样

化ꎬ合成气中的硫含量变化范围很大ꎬ在低硫工况

时ꎬ由于调节措施有限酸性气产品中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数就会不达标导致无法外送下游硫回收装置ꎮ
计算了针对不同硫含量原料气ꎬ传统流程处理

后的酸性气产品中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数ꎮ 表 １ 是不同

原料气硫含量工况下ꎬ酸性气不回流时ꎬ对应的富硫

甲醇中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数以及最终酸性气产品中的

Ｈ２Ｓ 摩尔分数ꎮ
表 １　 不同浓度原料气酸性气产品 Ｈ２Ｓ 摩尔分数(酸性气无回流量) ％

物料 硫含量

原料气　 ０􀆰 １ ０􀆰 １５ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ３ ０􀆰 ４ ０􀆰 ５ ０􀆰 ６ ０􀆰 ７ ０􀆰 ８

富硫甲醇 ０􀆰 １６ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２３５ ０􀆰 ３１８ ０􀆰 ３６５ ０􀆰 ４９６ ０􀆰 ６３５ ０􀆰 ７８ ０􀆰 ９３ １􀆰 ０９

酸性气　 ６􀆰 ９３ ９􀆰 １９ １３􀆰 ３３ １７􀆰 ４ １９􀆰 ４２ ２４􀆰 ８６ ３０ ３４􀆰 ７７ ３９􀆰 ２２ ４３􀆰 ２９

　 　 从表 １ 中计算数据可以看出ꎬ只有在处理硫含

量比较高的原料气时(硫摩尔分数不低于 ０􀆰 ４％)ꎬ
传统提浓工艺可以在酸性气不回流的操作条件下使

酸性气产品中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数达到下游硫回收装

置 ２５％的最低入口需求ꎮ 在处理硫含量相对低的

原料气时ꎬ传统工艺必须借助大量回流酸性气来提

高产品酸性气中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数ꎬ而实际通过调整

酸性气回流量来提浓酸性气产品的效果有限ꎮ
计算了传统工艺通过调整酸性气量ꎬ产品酸性

气中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的变化趋势ꎮ 从图 ２ 中可以
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看出ꎬ想要达到下游硫回收装置 Ｈ２Ｓ 摩尔分数达到

２５％的最低要求ꎬ在处理硫摩尔分数 ０􀆰 ２５％的原料

气时ꎬ酸性气回流量占比达 ４０％ꎻ处理硫摩尔分数

０􀆰 １５％的原料气时ꎬ酸性气回流量占比达 ６０％以上ꎮ
处理硫摩尔分数 ０􀆰 １０％的原料气时ꎬ酸性气中的

Ｈ２Ｓ 摩尔分数理论计算能达到 ２５％ꎬ酸性气回流量

占比达 ８０％ꎮ 硫摩尔分数 ０􀆰 ２５％的原料气工况下ꎬ
酸性气中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数理论计算能达到 ４０％ꎬ但
酸性气循环回流量占比高达 ９０％以上ꎮ

原料气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数:１—０􀆰 ２５％ꎻ２—０􀆰 １５％ꎻ３—０􀆰 １０％

图 ２　 酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数随回流量变化

趋势图

实际操作中ꎬ酸性气回流量过大会造成系统投

资及消耗增加ꎬ经济性不佳ꎮ 传统工艺在低硫工况

时ꎬ外送酸性气产品容易出现 Ｈ２Ｓ 摩尔分数不达标

的情况ꎮ

３　 富甲醇热闪蒸及再生工艺流程改进分析

由于现有传统技术调节措施有限ꎬ存在无法将

低硫原料气充分提浓的弊端ꎮ 本文中通过对热闪蒸

及再生工艺流程进行计算研究ꎬ提出了改进的措施ꎮ
首先对热闪蒸来说ꎬ在富硫甲醇的流量及组成

一定的前提下ꎬ要想进一步闪蒸出更多的 ＣＯ２ꎬ首先

要改变操作条件:提高闪蒸温度或者降低操作压力

均有利于增加闪蒸出的气量[５]ꎮ 热闪蒸气量增加

后ꎬ进入热再生塔的富硫甲醇中 ＣＯ２ 摩尔分数降

低ꎬ也有助于降低热再生塔的蒸汽消耗ꎮ
传统流程热闪蒸段在热再生段顶部ꎬ热再生塔

的操作压力实际是根据酸性气产品的压力而定ꎬ在
满足下游硫回收装置的入口压力需求后ꎬ尽可能降

低操作压力以降低再生蒸汽消耗ꎮ 热闪蒸后的富硫

甲醇压力要满足进塔需求ꎬ因此热闪蒸段的操作压

力受下游限制而相对固定ꎮ 考虑将热闪蒸段单独设

置ꎬ热闪蒸气能返回操作压力 ０􀆰 １５ ＭＰａ 的再吸收塔

即可ꎬ降低热闪蒸的操作压力ꎬ富硫甲醇通过泵升压

送往热再生塔ꎮ
经过分析ꎬ提高富甲醇进热闪蒸罐的温度有利

于闪蒸出更多的 ＣＯ２ꎬ富硫甲醇经贫富甲醇换热器

后温度 ９０℃ꎬ甲醇洗酸性气脱除系统经换热平衡后

没有能满足换热需求的物流ꎬ考虑从外界引入加热

介质ꎮ 同时考虑加入辅助介质降低气相中酸性气组

分的分压ꎬ热闪蒸的同时进行汽提ꎮ 由于热闪蒸气

循环回上游的再吸收及浓缩段ꎬ除 Ｈ２Ｓ 经洗涤后循

环回收ꎬ其余热闪蒸气体最终排放进大气ꎮ 因此热

闪蒸的辅助气体要考虑经济性、可获得性以及对环

境友好ꎮ 综合分析后选取低压氮气进行热闪蒸

汽提ꎮ

４　 改进后的富甲醇热闪蒸再生工艺流程

在传统热闪蒸再生工艺流程的基础上ꎬ本文中

提出了改进的富甲醇热闪蒸再生工艺流程Ⅰꎬ该流

程增设了过热器、低压氮气汽提塔以及第一循环泵ꎮ
由于酸性气脱除流程上游通常配套有变换或合成气

冷却工段ꎬ此处过热器可考虑与上游工段联合进行

余热回收利用ꎬ也可考虑采用低压蒸汽作为加热介

质ꎮ 在本文中的工艺研究分析以及消耗对比中ꎬ暂
选低压蒸汽作为加热介质进行计算分析ꎮ

来自上游的温度约－５５℃的富 Ｈ２Ｓ 甲醇在经过

一系列贫富甲醇换热器后ꎬ温度升至约 ９０℃ꎬ经过

热后ꎬ减压进入闪蒸塔 ２ꎬ闪蒸塔 ２ 底部的富硫甲醇

进入汽提塔 ３ꎮ 经过初步热闪蒸的富硫甲醇ꎬ在氮

气汽提下ꎬ其中的 ＣＯ２ 和少量 Ｈ２Ｓ 进一步解吸出

来ꎬ汽提气与闪蒸气汇合后一并送往下游ꎬ汽提后的

富硫甲醇经第一循环泵 １１ 升压后进入热再生塔ꎬ闪
蒸塔和汽提塔的结构设计也对闪蒸汽提效果有一定

的影响ꎮ 具体的流程示意见图 ３ꎮ

３—汽提塔ꎻ６—过热器ꎻ１１—第一循环泵ꎻ
１２—调节阀ꎻ１３—调节阀

图 ３　 改进后的富甲醇热闪蒸再生工艺Ⅰ

与传统的提浓工艺相比ꎬ改进后的流程Ⅰ的优

势在于:①热闪蒸操作压力可以调节ꎻ②热闪蒸操作

温度可以通过过热器 ６ 的热负荷进行调节ꎻ③进一

步增设了辅助汽提ꎬ且汽提氮气用量可以调节ꎻ④随

􀅰２２２􀅰
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进料气组成的变化装置具有多项可调措施ꎬ提浓工

艺具有很强的灵活性ꎮ
４􀆰 １　 改进后的富甲醇热闪蒸汽提再生工艺计算

分析

选择研究分析的为处理低硫原料气后的富硫甲

醇ꎬ流量为 ２７５ ｔ / ｈꎬ进热闪蒸再生系统的压力为

１􀆰 ２ ＭＰａꎬ其中 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数为 ０􀆰 ３１８％(对应原

料气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 ２５％)ꎬ具体组成见表 ２ꎮ
表 ２　 富 Ｈ２Ｓ 甲醇摩尔分数 ％

组分 ＣＨ４Ｏ ＣＯ２ Ｈ２Ｓ Ｎ２ Ｈ２Ｏ Ｈ２ ＣＯ
组成 ９７􀆰 ５０１ １􀆰 ９ ０􀆰 ３１８ ０􀆰 ０４７ ０􀆰 ２３４ 微量 微量

分析发现ꎬ富硫甲醇经过热器的过热度越高ꎬ闪
蒸效果越好ꎬ闪蒸气量越大ꎬ但同时闪蒸塔 ２ 顶部的

冷却器 ７ 需要的循环水量也越大ꎬ过热器 ６ 消耗的

低压蒸汽也越多ꎬ与之相对的是热再生塔再沸器 ８
消耗的低压蒸汽量降低ꎮ 闪蒸温度一定时ꎬ汽提氮

气量对消耗的影响趋势与闪蒸温度趋势相同ꎮ 在力

求提浓酸性气ꎬ提高其中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的同时ꎬ需
要考虑消耗的变化ꎬ在提浓效果及操作费用的平衡

中找到最适宜的操作点ꎮ 下文中提到的闪蒸温度均

指富硫甲醇经过热器 ６ 后进闪蒸塔的温度ꎮ
从图 ４ 和图 ５ 热闪蒸温度、汽提氮气量对酸性

气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的影响趋势可以看出ꎬ热闪蒸温

度由 ８０℃提升至 ９０℃时ꎬ酸性气中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数

变化尤为明显ꎬ在 ９０℃以上时ꎬ酸性气随温度的升

高而逐渐提浓ꎮ

氮气量:１—１００ ｍ３ / ｈꎻ２—１５０ ｍ３ / ｈꎻ３—２００ ｍ３ / ｈꎻ

４—２５０ ｍ３ / ｈꎻ５—３００ ｍ３ / ｈ

图 ４　 酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数随闪蒸温度的

变化趋势

通过计算发现ꎬ随热闪蒸温度升高ꎬ汽提氮气的

用量逐渐增大ꎬ氮气在甲醇中的溶解量也逐渐增加ꎬ
富硫甲醇中的氮气最终在热再生塔顶进入酸性气带

入下游ꎮ 因此在温度高时ꎬ过多的汽提氮气用量会

导致出口酸性气中 Ｎ２ 含量高ꎬ进而影响其中的 Ｈ２Ｓ
摩尔分数ꎮ 从图 ４ 和图 ５ 可以看到ꎬ在闪蒸温度

　 　 　 　 　 　 　

闪蒸温度:１—８０℃ꎻ２—８５℃ꎻ３—９０℃ꎻ４—１００℃ꎻ５—１１０℃ꎻ
６—１２０℃ꎻ７—１３０℃

图 ５　 酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数随汽提氮气量的

变化趋势

１３０℃ꎬ汽提氮气用量 ３００ ｍ３ / ｈ 时的酸性气中 Ｈ２Ｓ
摩尔分数要略低于汽提氮气 ２００ ｍ３ / ｈ 的酸性气

Ｈ２Ｓ 摩尔分数ꎬ说明 １３０℃、汽提氮气用量 ３００ ｍ３ / ｈ
时ꎬ富硫甲醇中溶解的 Ｎ２ 显著增加ꎬ从而影响了酸

性气中 Ｈ２Ｓ 的摩尔分数ꎮ 在选择热闪蒸温度和汽

提氮气用量时ꎬ要根据实际处理的甲醇量、组成做严

格的计算分析ꎬ同时结合下游对酸性气产品摩尔分

数的需求与消耗、投资等对比分析后选择适宜的操

作条件ꎮ
４􀆰 ２　 改进后的富甲醇热闪蒸汽提再生工艺原料气

适应性计算分析

从图 ２ 的计算趋势图可以看出ꎬ对于处理 Ｈ２Ｓ
摩尔分数为 ０􀆰 ３１８％的富甲醇(对应原料气中 Ｈ２Ｓ
摩尔分数 ０􀆰 ２５％)ꎬ传统提浓工艺酸性气产品中的

Ｈ２Ｓ 摩尔分数理论计算能达到 ４０％ꎬ但是热再生塔

顶酸性气冷凝分液后ꎬ需要循环回流的酸性气占比

高达 ９０％ꎬ消耗高、经济性差ꎮ 当进料原料气 Ｈ２Ｓ
摩尔分数进一步降低ꎬ富甲醇中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数更低

时ꎬ传统提浓工艺不仅不能将酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数提浓至 ４０％ꎬ甚至满足不了 ２５％的产品送出需

求ꎮ 传统提浓工艺对低硫原料的适应性差ꎮ
本文中提供的改进的酸性气提浓工艺可调节的

操作参数多ꎬ适应性强ꎬ对于更低硫含量的原料气ꎬ
富硫甲醇中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数进一步降低时ꎬ酸性气

产品中的 Ｈ２Ｓ 也能得到充分提浓ꎮ 本文中计算了

几种低硫工况下ꎬ应用改进的酸性气提浓工艺Ⅰ后ꎬ
不同操作条件下酸性气产品中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数ꎮ

从表 ３、表 ４ 的计算数据可以看出ꎬ对于处理

Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 １５％或 ０􀆰 １０％的低硫原料气(对应

的富硫甲醇中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数分别为 ０􀆰 ２０％、
０􀆰 １６％)ꎬ本文中改进的富甲醇热闪蒸汽提再生工艺

Ⅰ均能将酸性气提浓至 ４０％ꎬ提浓效果明显优于传

统提浓工艺ꎮ
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表 ３　 改进工艺富硫甲醇 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 ２０％时

酸性气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ％

温度 / ℃
氮气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１)

１００ １５０ ２００ ２５０ ３５０
９０ ２３􀆰 ７９ ２７􀆰 ６６ ２９􀆰 ３６ ３１􀆰 ４７ ３４􀆰 ４６

１００ ２８􀆰 ９１ ３１􀆰 ２９ ３３􀆰 ３２ ３５􀆰 ２３ ３８􀆰 ６２
１１０ ３１􀆰 ５０ ３４􀆰 ２５ ３６􀆰 ５７ ３８􀆰 ６２ ４１􀆰 ８８
１２０ ３３􀆰 ６０ ３６􀆰 ４５ ３８􀆰 ７４ ４３􀆰 ５９ ４３􀆰 ４３
１３０ ３５􀆰 １４ ３７􀆰 ７４ ３９􀆰 ４３ ４２􀆰 ３５ ４３􀆰 ２８

　 　 注:富硫甲醇Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 ２０％对应原料气Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 １５％ꎮ

表 ４　 改进工艺富硫甲醇 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 １６％时

酸性气 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ％

温度 / ℃
氮气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１)

１００ １５０ ２００ ２５０ ３５０
９０ ２２􀆰 ３２ ２３􀆰 ９４ ２５􀆰 ４４ ２６􀆰 ８６ ２９􀆰 ５３

１００ ２４􀆰 ６８ ２６􀆰 ６８ ２８􀆰 ５２ ３０􀆰 ２１ ３３􀆰 ３４
１１０ ２６􀆰 ９３ ２９􀆰 ３０ ３１􀆰 ４７ ３３􀆰 ２８ ３６􀆰 ３９
１２０ ２８􀆰 ８６ ３１􀆰 ４４ ３３􀆰 ５６ ３７􀆰 ２６ ４０􀆰 ３３
１３０ ３０􀆰 ０８ ３２􀆰 ４５ ３４􀆰 ０４ ３７􀆰 ９４ ３９􀆰 ８９

　 　 注:富硫甲醇Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 １６％对应原料气Ｈ２Ｓ 摩尔分数 ０􀆰 １０％ꎮ

结合图 ２ 及表 ３、表 ４ 的数据分析得出ꎬ即使在

处理低硫原料气ꎬ富硫甲醇中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数低的前

提下ꎬ本文中提供的热闪蒸工艺依靠调节热闪蒸温

度、汽提氮气量也能将送出界区的酸性气充分提浓ꎻ
而现有传统提浓工艺ꎬ热闪蒸温度不能调节ꎬ仅能调

节酸性气回流量ꎬ出口酸性气产品 Ｈ２Ｓ 摩尔分数提

高范围有限ꎮ 本文中改进的酸性气热闪蒸提浓工艺

Ⅰ提浓效果明显优于传统提浓工艺ꎮ
４􀆰 ３　 汽提塔理论板数计算分析

本文中提供的改进后的提浓工艺流程Ⅰ相比传

统提浓工艺一是降低压力、改变热闪蒸温度ꎬ二是增

加氮气汽提ꎮ 热闪蒸温度和氮气汽提用量要根据装

置具体富硫甲醇的处理量和规格等计算分析而定ꎬ
热闪蒸塔只是简单的闪蒸ꎬ不需要专门设置起传质

作用的塔内件ꎮ 而汽提塔则需要一定量的塔盘或填

料来起到传质作用ꎬ选择合适的理论板数很关键ꎮ
本文中随机选取了 ３ 种氮气量和闪蒸温度的操

作条件组合ꎬ来计算研究理论板数的变化对酸性气

中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的影响ꎮ 从图 ６ 中可以看出当理

论板数达到 ６ 块后ꎬ酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数随板数

的增加变化不明显ꎬ并且在闪蒸温度高、汽提氮气量

大的条件下ꎬ理论板数 ７ 或 ８ 的酸性气浓度相比理

论板 ６ 时酸性气浓度要略低ꎮ 造成这一现象的原因

是在温度高及汽提氮气量大的条件下ꎬ理论板数越

多ꎬ汽提塔底富硫甲醇中溶解的氮气量越大ꎬ氮气进

入酸性气影响了酸性气的提浓ꎮ

１—温度 １３０℃ꎬ氮气 ３００ ｍ３ / ｈꎻ２—温度 １００℃ꎬ氮气 ２００ ｍ３ / ｈꎻ

３—温度 ８０℃ꎬ氮气 ２５０ ｍ３ / ｈ

图 ６　 汽提塔理论板数对酸性气 Ｈ２Ｓ
摩尔分数的影响

通过计算比对发现ꎬ热闪蒸后的汽提塔理论板

数选 ５ 块或者 ６ 块比较合适ꎮ 理论板数过高不仅造

成设备投资费用增加ꎬ在一定操作条件下ꎬ可能导致

氮气的溶解量增加ꎬ反倒影响酸性气提浓效果ꎮ
４􀆰 ４　 改进的提浓工艺流程与传统提浓工艺对比

在满足同等出口酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数的基

础上ꎬ相比于将酸性气加压循环至上游的流程ꎬ采用

本工艺的酸性气提浓手段的投资更少ꎬ能耗及操作

费用更低ꎮ 以同等规模低温甲醇洗装置为例(处理

表 ２ 规格的 ２７５ ｔ 富甲醇)ꎬ当出口酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩

尔分数达到 ４０％时ꎬ传统热闪蒸再生循环流程与本

文中改进后的富甲醇热闪蒸再生流程Ⅰ的公用工程

消耗、投资、操作费用对比如表 ５ꎮ
表 ５　 传统热闪蒸再生流程与本文中热闪蒸

再生流程Ⅰ对比

对比项 本文中流程Ⅰ相比现有传统提浓技术

电耗 / ｋＷ －１４０

循环水耗 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －１０

０􀆰 ４ ＭＰａ 蒸汽消耗 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －０􀆰 ２

氮气消耗 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ＋２００

装置投资 / 万元 －２０

年操作费用 / 万元 －５５

　 　 注:１􀆰 “－”表示减少ꎬ“ ＋”表示增加ꎻ ２􀆰 公用工程消耗单价ꎬ电
０􀆰 ６ 元 / ｋＷｈꎻ循环水 ０􀆰 ３ 元 / ｔꎻ蒸汽 １００ 元 / ｔꎻ氮气 ０􀆰 ２ 元 / ｍ３ꎻ ３􀆰 本

文中研究为便于比较消耗、投资、操作费用等ꎬ各工艺方案的酸性气

中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数保持在 ４０％ꎮ

从表 ５ 中对比看出ꎬ本文中改进后的提浓流程

Ⅰ虽然比传统工艺多了汽提塔ꎬ但是取消了酸性气

回流设施ꎬ并且再生塔顶一系列酸性气相关设备相

比传统提浓工艺规格要小ꎬ装置投资相比传统工艺

反而略有减少ꎬ年操作费用减少ꎮ 本文中提供的提

浓工艺流程Ⅰ相比传统工艺酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分

数高ꎬ操作费用降低ꎬ但是热闪蒸及汽提部分的设备

设置略显复杂ꎬ为进一步降低投资ꎬ本文中又对改进

􀅰４２２􀅰
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的工艺流程Ⅰ做了进一步研究ꎬ提出了进一步的酸

性气提浓改进工艺流程Ⅱꎮ

５　 改进的酸性气提浓工艺流程Ⅱ

改进的工艺流程Ⅱ(见图 ７)相比工艺流程Ⅰ主

要对闪蒸塔 ２ 和汽提塔 ３ 做了调整ꎬ闪蒸塔 ２ 和汽

提塔 ３ 共用同一塔体ꎬ两者之间采用塔盘 ９ 相隔离ꎬ
闪蒸塔 ２ 位于汽提塔 ３ 的上方ꎻ塔盘 ９ 上设有供汽

提塔 ３ 内气相进入闪蒸塔 ２ 的升气管 ９１ꎬ汽提塔出

口气相经过升气管 ９１ 进入闪蒸塔 ２ꎬ塔盘 ９ 上还设

有供闪蒸塔 ２ 内的液相进入汽提塔 ３ 的降液管 ９２ꎬ
闪蒸塔 ２ 的液相通过降液管 ９２ 进入汽提塔 ３ꎮ 工

艺流程Ⅱ通过调整ꎬ可以降低热闪蒸和汽提塔的高

度ꎬ减少设备投资的同时不影响 Ｈ２Ｓ 浓缩效果ꎮ

９—塔盘ꎻ９１—升气管ꎻ９２—降液管

图 ７　 改进后的富甲醇热闪蒸再生流程Ⅱ

６　 结论

通过研究提出了改进的酸性气提浓工艺流程ꎬ
相比传统提浓工艺ꎬ本文中提供的提浓工艺不仅酸

性气中 Ｈ２Ｓ 的提浓作用明显ꎬ而且具有投资费用节

省和操作费用低的特点ꎮ 改进的富甲醇热闪蒸再生

流程Ⅰ、Ⅱ可以推广替代传统酸性气提浓工艺ꎮ
(１)采取设置过热器、增加循环泵的方式来改

变闪蒸操作条件ꎬ改进的 Ｈ２Ｓ 提浓工艺操作压力及

操作温度可以调节ꎬ具有灵活性ꎮ
(２)在低硫工况下ꎬ改进的提浓工艺通过改变

操作条件和辅助汽提在取消酸性气循环回流措施的

前提下也能将酸性气中 Ｈ２Ｓ 充分提浓至摩尔分数

４０％以上ꎮ
(３)考虑可获得性和经济性ꎬ选择氮气作为汽

提气ꎮ 氮气的用量和热闪蒸温度的选择要综合考

虑ꎬ根据需要处理的甲醇量计算分析后选取ꎻ不合适

的操作条件会导致酸性气中 Ｎ２ 含量过高ꎬ影响提浓

效果ꎮ
(４)汽提塔合适的理论板数为 ５ ~ ６ 块理论板ꎬ

在选取氮气作为汽提气的情况下ꎬ理论板数过高反

而影响提浓效果ꎮ
(５)改进的酸性气提浓工艺对原料气硫含量的

适应性强ꎮ
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