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摘要:为满足高硫回收率和 ＳＯ２ 高标准排放要求ꎬ对原有三级克劳斯＋尾气焚烧工艺方案进行优化ꎬ提出采用低温甲醇洗

联合处理克劳斯尾气的优化方案ꎬ从低温甲醇洗系统中抽取少量富碳甲醇对克劳斯尾气进行洗涤ꎬ达到低硫排放目的ꎮ 对优化

方案的工艺流程、技术特点、公用工程消耗进行了阐述ꎬ为硫回收装置的 ＳＯ２ 高标准排放工艺设计提供了参考依据ꎮ
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　 　 二氧化硫(ＳＯ２)是最主要的空气污染物之一ꎬ
ＳＯ２ 及其形成的二次污染物会引起人体呼吸系统疾

病、心血管系统疾病ꎬ也会导致酸雨、雾霾等环境问

题ꎬ２００６ 年全国 ＳＯ２ 年排放量达到峰值的近 ２ ６００
万 ｔꎮ ２０１３ 年ꎬ党中央、国务院审议通过了«大气污

染防治行动计划»ꎻ国家生态环境部 ２０１５ 年 ５ 月发

布了«石油炼制工业污染物排放标准»(ＧＢ ３１５７０)、
«石油化学工业污染物排放标准» (ＧＢ ３１５７１)等

标准ꎬ规定国内一般地区工厂硫回收装置排放尾

气中 ＳＯ２ 浓度限值为 ４００ ｍｇ / ｍ３ꎬ特别地区的排放

限值为 １００ ｍｇ / ｍ３ꎮ 新规中 ＳＯ２ 排放限值远低于

«大气污染物综合排放标准» (ＧＢ １６２９７—１９９６)
规定的 ９６０ ｍｇ / ｍ３ꎮ 新规要求新建企业于 ２０１５ 年

７ 月 １ 日起ꎬ现有企业于 ２０１７ 年 ７ 月 １ 日起执行

此标准[１] ꎮ
环保新规实施后ꎬ相关生产企业、工程公司关注

于硫回收工艺及其尾气处理的技术升级ꎬ做了很多

的研究、优化与实践[２－７]ꎮ 环保部数据显示ꎬ２０１３—
２０２２ 年ꎬ１０ 年间全国 ＳＯ２ 排放量由 ２ ０００ 多万 ｔ 下

降到 ３００ 万 ｔ 左右ꎬ下降了 ８５％ꎬ这说明新规实施

后各企业采用的硫回收及尾气处理新技术是行之

有效的ꎮ
煤化工行业的硫主要来自原料煤ꎬ经煤气化后

主要转化为 Ｈ２Ｓ 进入粗煤气ꎬ再经低温甲醇洗装置

脱除并浓缩后得到富 Ｈ２Ｓ 酸气ꎬ其 Ｈ２Ｓ 含量通常不

低于体积分数 ２５％ꎬ可用于回收生产硫磺或者浓硫

酸ꎬ脱硫后的尾气达标排放ꎮ 然而受日益严苛的环

保标准限制ꎬ可以预见未来 ＳＯ２ 允许排放浓度将进

一步降低ꎬ这对硫回收克劳斯尾气处理技术提出了

更高的要求ꎮ 传统克劳斯＋尾气处理技术或流程复

杂ꎬ或投资极大提高ꎬ且难以满足 ＳＯ２ 高标准排放

(小于 ５０ ｍｇ / ｍ３)要求ꎮ 本文中以目前煤化工行业

应用较多的回收硫磺的克劳斯工艺为基础ꎬ探讨进

一步降低 ＳＯ２ 排放量的尾气处理方案ꎬ为煤化工项

目 ＳＯ２ 高标准排放工艺设计提供参考借鉴ꎮ

１　 技术要求

某煤化工项目正常生产时产生的酸气量约

􀅰２５２􀅰
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５ ５００ ｋｇ / ｈꎬ其中含 Ｈ２Ｓ 体积分数约 ５０􀆰 ３％ꎮ 用户

要求回收酸气中的硫生产硫磺ꎬ且硫的回收率大于

９９􀆰 ９％ꎬ同时受当地 ＳＯ２ 排放总量限制ꎬ要求排放尾

气中 ＳＯ２ 含量小于 ５０ ｍｇ / ｍ３ꎮ

２　 原工艺方案

２􀆰 １　 工艺流程

受限于化学反应平衡ꎬ三级克劳斯工艺的硫磺

回收率约 ９７％ꎬ经焚烧后的尾气中 ＳＯ２ 浓度大于

１０ ０００ ｍｇ / ｍ３ꎬ远远超出环保标准限值ꎬ必须设置尾

气处理设施降低尾气中 ＳＯ２ 浓度ꎬ同时提高硫的回

收率ꎮ 原技术方案采用三级克劳斯＋尾气焚烧工

艺ꎬ焚烧后的尾气送锅炉与锅炉烟气混合后脱硫ꎮ
该技术方案的三级克劳斯段主要包括 １ 个主燃烧炉

和 ３ 个克劳斯反应器ꎬ尾气焚烧段主要包括 １ 个焚

烧炉和 １ 个废热锅炉ꎮ 一部分酸气中的 Ｈ２Ｓ 经比

例控制在主燃烧炉燃烧后生成 ＳＯ２ꎬ与未燃烧酸气

中的 Ｈ２Ｓ 在反应器发生克劳斯反应生成单质硫ꎮ
反应气依次经各级硫冷器冷却后ꎬ液硫进入液硫池ꎬ
出第三级反应器的克劳斯尾气进入尾气焚烧炉ꎬ将
未反应的 Ｈ２Ｓ 全部转化为 ＳＯ２ꎬ焚烧后的尾气送锅

炉处理ꎮ 工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 原工艺方案流程

２􀆰 ２　 流程特点

用户审查该技术方案后ꎬ认为:①三级克劳斯工

艺硫的回收率仅 ９７％ꎬ只是在尾气送锅炉与锅炉烟

气一起处理后ꎬ总的硫回收率才可能达到 ９９􀆰 ９％ꎮ
②尾气中水体积分数为 １２％ꎬ ＳＯ２ 体积分数为

０􀆰 ４３％ꎬ尾气管道管径 ９００ ｍｍꎮ 根据全厂总平面布

置图ꎬ焚烧后的尾气从硫回收装置到锅炉距离约

８００ ｍꎮ 在长距离输送途中ꎬ如尾气管道伴热失效导

致尾气温度低于露点ꎬ水和 ＳＯ２ 冷凝形成酸液腐蚀

管道、阀门ꎬ可能导致尾气泄漏的风险ꎮ
基于上述原因ꎬ用户不同意尾气送锅炉方案ꎬ同

时用户还提出了几点新的要求:①应基于产品单质

硫磺的硫总回收率大于 ９９􀆰 ９％ꎻ②原则上不接受外

排含盐废水ꎬ如确需产生含盐废水ꎬ需在硫回收装置

内进行预处理ꎬ满足现有污水处理站接纳标准后才

能外送ꎮ

３　 优化方案

３􀆰 １　 优化方案选择

目前常规的克劳斯工艺＋尾气处理技术如尾气

还原吸收 ＳＣＯＴ 工艺、尾气浓缩吸收 Ｃａｎｓｏｌｖ 工艺、
低温克劳斯 Ｓｕｌｆｒｅｅｎ 工艺、直接氧化超级克劳斯和

超优克劳斯工艺等 ＳＯ２ 总回收率和尾气排放中的

ＳＯ２ 含量均不满足用户要求[８]ꎬ并且装置总体投资

增加较多ꎮ 尾气氨法吸收工艺虽流程较为简单ꎬ但
存在引入新的副产品硫酸铵以及排放尾气 ＳＯ２ 含量

受氨法脱硫入口 ＳＯ２ 含量波动影响[９]ꎬ生产过程中

易出现排放不达标的风险ꎬ另外还存在氨逃逸污染

环境的风险ꎮ ＮａＯＨ 碱洗工艺将废气问题变成了废

水问题ꎬ一般是在前述已存在尾气处理设施的前提

下增设碱洗塔来进一步吸收尾气中的 ＳＯ２ꎬ经碱洗

后的尾气中 ＳＯ２ 可稳定在 ５０ ｍｇ / ｍ３ 以下ꎬ但会产生

较大量且难以处理的含盐废水[１０]ꎮ
鉴于此ꎬ考虑到煤化工项目中现有低温甲醇洗

装置中的低温甲醇对 Ｈ２Ｓ 的溶解度大ꎬ净化后的气

体中总硫含量可远低于 ５０ ｍｇ / ｍ３(折 ＳＯ２)ꎬ优化方

案考虑低温甲醇洗联合处理硫回收克劳斯尾气方

案ꎬ即克劳斯反应后的尾气不再焚烧ꎬ而是通过加氢

还原反应使尾气中的硫化物全部以 Ｈ２Ｓ 存在ꎮ 还

原尾气送低温甲醇洗装置ꎬ用低温甲醇吸收还原尾

气中的 Ｈ２Ｓꎬ实现进一步脱硫的目的ꎮ 净化后的尾

气可达标排放或送火炬处理ꎬ吸收 Ｈ２Ｓ 后的甲醇经

再生后循环使用ꎬ被吸收的 Ｈ２Ｓ 进入富 Ｈ２Ｓ 酸气返

回硫回收装置ꎮ 系统进入的硫除了少量通过净化尾

气排放外ꎬ其余全部转化为硫磺ꎬ从而实现高硫回收

率和低 ＳＯ２ 的高标准排放的目的ꎮ
３􀆰 ２　 工艺流程

克劳斯尾气流量约 １１ ８００ ｋｇ / ｈꎬ温度 １６５℃ꎬ压
力 ３５ ｋＰａꎬ主要组分如表 １ 所示ꎮ

表 １　 克劳斯尾气组成 ％

组成
总硫(含Ｈ２Ｓ、ＳＯ２、

ＣＯＳ、ＣＳ２、Ｓｘ 等)
ＣＯ Ｈ２ ＣＯ２ Ｎ２＋Ａｒ Ｈ２Ｏ

体积分数 １􀆰 ４７ ２􀆰 ０６ １􀆰 ９９ ２２􀆰 ８６ ３７􀆰 ６０ ３４􀆰 ０２

优化方案分为克劳斯尾气加氢还原和低温甲醇

吸收 ２ 部分ꎬ工艺流程如图 ２ 所示ꎮ
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图 ２　 优化方案工艺流程

３􀆰 ２􀆰 １　 克劳斯尾气加氢还原

克劳斯尾气先在尾气预热器中加热至 ２４０℃ꎬ
加热的尾气被输送到加氢还原反应器ꎮ 在反应器

中ꎬ所有硫组分都被尾气中的还原组分催化转化为

Ｈ２Ｓꎮ 加氢还原尾气经尾气废锅副产低压蒸气以回

收热量ꎬ冷却至约 １７０℃进入激冷塔ꎬ被激冷水进一

步冷却至约 ４０℃后ꎬ通过尾气风机加压送到低温甲

醇洗装置ꎮ 来自激冷塔底部激冷水由激冷水泵加压

并被循环水冷却至 ４０℃ꎬ输送到激冷塔顶部用于激

冷还原尾气ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 低温甲醇吸收

还原尾气在尾气冷却器中被来自脱硫塔顶部的

低温净化尾气冷却至－１７℃ꎬ经尾气分液罐分离液

滴后进入尾气脱硫塔被来自低温甲醇洗装置的
－６０℃低温富碳甲醇自上而下洗涤吸收其中的 Ｈ２Ｓꎬ
净化后的尾气从塔顶送出ꎬ经尾气冷却器复热回收

冷量后送火炬ꎮ 尾气脱硫塔塔釜的含硫甲醇经富甲

醇泵加压ꎬ在低温甲醇洗装置的贫甲醇换热以回收

冷量后送往 Ｈ２Ｓ 浓缩塔回收 Ｈ２Ｓꎮ
３􀆰 ３　 具体实施内容

优化方案涉及硫回收装置和低温甲醇洗装置ꎬ
２ 个装置紧邻布置ꎮ 具体实施内容分别在 ２ 个装置

内进行ꎮ 其中硫回收装置部分主要变更内容包括:
①降低设备投资ꎬ将原方案的三级克劳斯改为两级

克劳斯ꎬ取消第三级克劳斯反应器及对应的预热器

和冷却器ꎻ②取消原方案的焚烧炉及废锅系统ꎻ③增

加加氢反应器及激冷系统ꎻ④满足下游吸收和最终

排放压力要求ꎬ增加尾气风机ꎮ 主要取消设备如表

２ 所示ꎬ主要增加设备如表 ３ 所示ꎮ
低温甲醇洗装置部分主要变更内容包括:①增

加低温富碳甲醇循环量ꎻ②增加尾气吸收及换热系

统ꎮ 增加的主要设备如表 ４ 所示ꎮ

表 ２　 硫回收装置主要取消设备

设备名称 数量 / 台 规格

三级克劳斯反应器 １ Φ２８００ ｍｍ×３５００ ｍｍ

预热器 １ Φ９００ ｍｍ×４０００ ｍｍ

硫冷器 １ Φ８００ ｍｍ×６０００ ｍｍ

尾气焚烧炉(含烧嘴、废热锅炉) １ —

焚烧炉风机 ２ 额定风量 １４０００ ｍ３ / ｈ

表 ３　 硫回收装置主要增加设备

设备名称 数量 / 台 规格

加氢还原反应器 １ 　 Φ２６００ ｍｍ×７０００ ｍｍ

急冷塔　 　 　 　 １ 　 Φ１２５０ ｍｍ×８５００ ｍｍ

尾气废锅　 　 　 １ 　 Φ１０００ / １５００ ｍｍ×５０００ ｍｍ

尾气预热器　 　 １ 　 Φ８００ ｍｍ×３０００ ｍｍ

激冷水冷却器　 １ 　 ６５０ ｍｍ×９００ ｍｍ×１０００ ｍｍ(长×宽×

高ꎬ板式换热器)

尾气风机　 　 　 １ 　 额定流量 ８５００ ｋｇ / ｈꎬ风压 １００ ｋＰａ

激冷水泵　 　 　 ２ 　 额定流量 ６０ ｍ３ / ｈꎬ扬程 １００ ｍ

激冷水过滤器　 ２ 　 额定流量 ６０ ｍ３ / ｈ

表 ４　 低温甲醇洗装置增加主要设备

设备名称 数量 / 台 规格

尾气脱硫塔　 １ Φ１１５０ ｍｍ×１８０００ ｍｍ

尾气冷却器　 １ Φ１０００ ｍｍ×５０００ ｍｍ

尾气分液罐　 １ Φ１１００ ｍｍ×２０００ ｍｍ

富甲醇泵　 　 ２ 额定流量 ３５ ｍ３ / ｈꎬ扬程 １０５ ｍ

尾气冷凝液泵 ２ 额定流量 １ ｍ３ / ｈꎬ扬程 ３５０ ｍ

３􀆰 ４　 主要公用工程消耗

优化方案公用工程消耗计算范围如图 ２ 所示ꎬ
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自克劳斯尾气进入尾气预热器起ꎬ到净化尾气出尾

气冷却器止ꎬ主要包括电耗、循环水耗及蒸气消耗ꎬ
另外尾气废锅还副产少量低压蒸气外送ꎮ 主要公用

工程消耗如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 主要公用工程消耗

项目 消耗量 规格

电 / ｋＷ ３５０ ３８０ Ｖ / ６ ｋＶ

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５５ Δｔ＝ １０℃

中压蒸气 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ５ ４􀆰 ０ ＭＰａꎬ２５２℃

低压蒸气 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －０􀆰 ８ ０􀆰 ５ ＭＰａꎬ１５９℃

　 　 注:“－”表示公用工程为产出ꎮ

３􀆰 ５　 优化方案特点

优化方案特点如下ꎮ
(１)取消尾气焚烧炉ꎬ减少尾气量ꎬ尾气管径由

９００ ｍｍ 缩减至 ５００ ｍｍꎮ 由于硫回收装置靠近低温

甲醇洗装置布置ꎬ尾气管道长度由 ８００ ｍ 缩减至

２９０ ｍꎮ 既降低了尾气管道伴热失效的可能性ꎬ又减

少了大口径管线的投资ꎬ还减少了伴热蒸气消耗ꎮ
(２)未引入其他化学品ꎬ无额外连续含盐废水

产生ꎮ
(３)甲醇在低温下对 Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等吸收能力强ꎬ

所需溶液循环量小ꎬ系统功耗低ꎮ 本例中ꎬ基于脱硫

而不是脱碳的目的ꎬ并且考虑尾气较低的操作压力ꎬ
采用经一级闪蒸后的低温富碳甲醇对尾气进行洗

涤ꎬ需富碳甲醇 ３５ ｍ３ / ｈꎬ甲醇循环量仅需增加约

４􀆰 ０％ꎬ对原低温甲醇洗甲醇循环系统影响较小ꎮ
(４)Ｈ２Ｓ 脱除效率高ꎬ本例中净化后的气体中

Ｈ２Ｓ 设计值不大于 １０ ｍｇ / ｍ３ꎬ保证值不大于 ２０
ｍｇ / ｍ３ꎬ按照保证值计的 Ｈ２Ｓ 排放量为 ０􀆰 １６ ｋｇ / ｈꎬ
远低于«恶臭污染物排放标准»(ＧＢ １４５５４—９３)０􀆰 ９
ｋｇ / ｈ(２５ ｍꎬ排气筒高度)的限制要求ꎮ 如考虑净化

尾气送火炬焚烧处理后放空ꎬ按照 Ｈ２Ｓ 全部燃烧

计ꎬ尾气中 ＳＯ２ 含量小于 ４０ ｍｇ / ｍ３ꎬ也是低于环保

要求的ꎮ 如增加洗涤甲醇量ꎬ尾气净化效果可以

更好ꎮ
(５)从系统中抽取少量富碳甲醇ꎬ设置 １ 套独

立的换热、洗涤、分离和泵送系统处理来硫回收尾

气ꎬ与原系统互不干扰ꎬ因此尾气吸收净化系统的

开、停车及运行对低温甲醇洗装置本身的正常运行

几乎不产生影响ꎮ
(６)虽然在设备数量上优化方案增加的设备多

于取消的设备ꎬ但是增加的设备简单ꎬ尺寸较小ꎬ而
取消的设备中尾气焚烧炉(含烧嘴、废锅)设备复

杂、尺寸大、价值高ꎬ另外优化后的尾气管道规格、长
度也是远小于原方案ꎬ经测算优化方案的总体费用

比原方案低约 １００ 万元ꎮ

４　 结论

所述优化方案基于低温甲醇对 Ｈ２Ｓ 的超高吸

收性ꎬ可在实现 ＳＯ２ 高标准排放的同时ꎬ无额外污染

物排放ꎬ属环境友好型工艺ꎮ 优化方案中采用的克

劳斯尾气加氢还原工艺与已广泛应用的 ＳＣＯＴ、超优

克劳斯等硫回收尾气处理的加氢还原技术原理和工

艺流程基本相似ꎬ而用低温甲醇洗涤吸收 Ｈ２Ｓ 本身

就是成熟可靠的工艺ꎬ２ 部分处理工艺都已经过大

量工程实践验证ꎬ并且优化方案设置 １ 套独立系统

来处理尾气ꎬ把对低温甲醇洗装置的影响降到最小ꎬ
因此低温甲醇洗联合处理硫回收克劳斯尾气工艺是

可行的ꎮ
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