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硫磺回收提高总硫回收率的技术对策
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(中国石油天然气股份有限公司玉门油田分公司炼油化工总厂 , 甘肃 玉门 735200)

摘　要:总硫回收率是硫磺回收装置的核心 ,是炼油厂污染物达标排放的技术保障 。从硫

磺回收的工艺原理出发 ,通过原料组成 、工艺控制 、催化剂性能 、配风比等不同角度 ,深入地分

析了影响总硫回收率的因素 ,有针对性地提出了提高总硫回收率的技术对策。
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0　前言

随着国际原油日趋重质化 、高含硫化 ,原油加工

过程必然副产大量 H2S气体。传统方法是将含 H2S

气体通过火炬燃烧排大气 ,造成严重的环境污染 ,甚

至形成酸雨 。世界环境保护日益重视 ,制定了更加

严格的环保法规 ,要求炼油企业不断改进工艺 ,提高

装置效能 ,减少污染物的排放 。中华人民共和国国

家标准 GB16297 -1996《大气污染物综合排放标

准 》的发布与实施 ,规定炼油企业排放气体中 SO2

质量浓度不得超过 960 mg/m
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。为了实现 SO2达

标排放 ,保护环境 ,国内 70%以上的炼油企业已建

造了硫磺回收装置来处理含有 H2S的酸性气 。

玉门油田分公司炼油化工总厂硫磺回收装置建

于 2005年 ,设计年产硫磺 2 500 t,采用部分燃烧的

克劳斯硫回收工艺 ,通过两级 Claus制硫和尾气加

氢工艺处理酸性气体 ,最后残余的少量 H2S、有机硫

和单质硫 ,通过高温焚烧后排放到大气中 。

1　工艺原理

部分燃烧的克劳斯硫回收工艺是把酸性水汽

提 、液态烃及干气脱硫再生后的酸性气送进高温制

硫炉内 ,通过控制合适的配风量使酸性气中 1/3的

硫化氢燃烧生成二氧化硫 , 2 /3硫化氢与二氧化硫

在燃烧炉内进行热力反应生成硫磺 ,余下的过程气

通过克劳斯催化反应生成硫磺。

主要反应历程如下:

2H2S+O2※ 2H2O+2/XSX(总反应)

H2S+3 /2O2※ H2O+SO2(瞬间反应)

2H2S+SO2 ※ 2H2O+3/XSX(克劳斯催化反

应)

CS2 +H2O※ COS+H2S(有机硫水解反应)

COS+H2O※CO2 +H2S(有机硫水解反应)

2　影响总硫回收率的因素

2.1　酸性气组成

2.1.1　酸性气中 H2S含量

酸性气中 H2S含量直接影响到装置的总硫回

收率 。研究表明 ,总硫回收率跟酸性气中 H2S含量

成正相关 。

2.1.2　烃类

酸性气中烃类的主要影响是提高燃烧炉温度和

空气的需要量 ,降低硫的转化率 。一般要求酸性气

中烃含量小于 4%。装置设计酸性气中烃含量小于

1.86%。

·酸性气中烃含量高 ,需要过量的空气 ,很难用

仪表监控;

·主燃烧器空气量不足造成烃类的不完全燃

烧 ,从而导致催化剂床层积碳 ,可能产生黑硫磺;

·催化剂床层积碳到一定程度可导致催化剂失



活 ,催化剂转化率下降 ,反应器床层温升下降 ,总硫

回收率随之下降 。

2.1.3　氨

酸性气中的 NH3在酸性气燃烧炉中和 O2发生

氧化反应 ,分解为 N2和 H2O,否则会形成硫氢化铵

或多硫化铵结晶而堵塞下游设备 ,严重时将导致停

产 。NH3在高温下还可能形成各种氮的氧化物 ,导

致设备腐蚀和催化剂中毒 。

NH3的分解产物氮气 、水蒸气会稀释参加 Claus

反应的有效反应物 ,使之分压降低。对平衡转化率

起副作用。水蒸气是 Claus反应的产物 ,又是惰性

气体 ,因此水分的存在能抑制反应 , 降低硫的转化

率 。

酸性气含氨还造成过程气量变大 ,元素硫的夹

带量增加 ,排放量相应增加 ,从而使硫的回收率下

降 。

2.1.4　二氧化碳

脱硫再生出来的酸气主要含有 H2S, CO2 , H2O

及 CH4等组分 , CO2含量过高稀释了酸气中 H2S有

效浓度 ,影响硫磺回收率。H2S浓度过低(<15%)

可导致硫磺回收装置无法正常生产甚至停产。此

外 ,高温下 CO2 能跟 H2S发生反应生产 COS及

CS2 ,副反应严重干扰了热反应阶段硫的回收率 。

2.2　气风比

酸性气和入炉主风量的比例是制硫过程至关重

要的操作条件。配风量是否合适对硫转化率的影响

是很大的。

配风量过大 ,一方面空气过剩可以氧化原料中

烃类杂质 ,提高氨的分解率;另一方面会造成过量的

H2S燃烧 ,释放出大量的 SO2 ,甚至可能引起反应气

流中 SO3的生成 ,以致催化剂的硫酸盐化而失去活

性 ,降低 COS和 CS2的水解率 ,从而降低硫转化率。

配风量的不足所造成的损失以及对过程的危害

要大于相应的空气过剩情况 。每不足 1 mol的 O2 ,

将有 2 molH2S不能被部分氧化 ,每过剩 1 mol的

O2 ,只有 0.5 molH2S被氧化为 SO2;同时配风不足

可能造成烃类碳化 、氨分解率降低 ,以及积炭 ,铵盐

结晶沉积堵塞设备 、管道;使热反应硫转化率降

低
[ 2]

。

2.3　过程气旁通转化器

装置的两级转化器均采用高温掺合的再热方式

来控制转化器入口温度。这种通过掺和控温的方式

对一转硫回收率并没有多少影响 ,对于二转来说 ,由

于部分过程气未经过一转直接进入二转 ,可导致很

大的硫损失 ,导致硫转化率和有机硫水解率下降 ,由

此可引起 1% ～ 2%的硫损失
[ 3]

。

一般要求过程气在每台转化器内均匀通过催化

剂床层 ,但情况并非如此。由于催化剂装填由非专

业人员进行 ,施工质量远不能达到要求 。出现过程

气只通过床层一部分的情况 ,这主要是由于催化剂

装填时高低不平 ,同时气流量较低 ,气流只从阻力较

小的地方通过造成偏流引起 ,从而导致总硫收率下

降。

2.4　催化剂失活

催化剂床层积炭 、重烃附着 、催化剂硫酸盐化 、

液硫沉积 、机械损伤等都可能造成催化剂失活。催

化剂活性的好坏将直接影响装置的总硫转化率。

2.5　硫蒸气损失

液硫经过三级冷凝冷却器冷却后经液硫线进入

硫封罐顺溢流线进入液硫储罐 。在生产过程中 ,液

硫储罐中的硫回收率远远低于理论计算值。检查发

现 ,液硫储罐的夹套伴热温度大于 170℃,内罐的温

度估计在 200℃以上 ,可能造成大量的液硫蒸发从

蒸气抽空器抽到焚烧炉 。

2.6　冷凝冷却器隔板泄露

本装置三级冷凝冷却器共用一个壳体 ,通过一

冷中心管将二 、三级过程气分开 。我们在开工过程

中发现:一冷出口液硫线夹套蒸气伴热泄露 ,过程气

遇冷凝蒸气形成强酸(pH在 1 ～ 2),酸液进入管箱 ,

将一冷中心管腐蚀穿孔 ,造成一 、二 、三冷互串 ,硫磺

回收率下降很快 ,最后被迫停厂检修。

2.7　H2S/ SO2的比值

理想的 Claus反应要求过程气中的 H2S与 SO2

体积比为 2∶1,以达到最佳转化效果。 H2S/SO2是

Claus制硫法最重要的操作参数 ,若反应前过程气中

H2S/SO2比为 2时 ,在任何转化率下反应后过程气

中 H2S/SO2比也为 2;若反应前过程气中 H2S/SO2

比与 2有任何微小的偏差 ,则反应后过程气中 H2S/

SO2比将与 2产生更大的偏差 ,将会造成硫磺转化

率偏差愈大
[ 3]
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3　提高总硫回收率的技术对策

3.1　稳定酸性气组分

酸性气组分的稳定是提高硫回收率源头。目

前 ,玉门油田分公司炼油化工总厂酸性水量不稳定 、

酸性水中硫化物及氨盐浓度变化较大 ,使得酸性水

汽提很难保持一个稳定 、良好的状态 。其次 ,再生单

元酸性气的组成决定于上游装置的运行情况。如果

上游装置运行不平稳 ,会带来大量的烃类 、二氧化

碳 ,给硫回收造成很严重的冲击 。针对以上情况 ,认

真分析酸性水汽提单元的运行工况 ,在原料不稳的

情况下 ,一部分净化水打循环 ,以保证汽提塔进料平

稳 。同时 ,摸索低处理量下合适的工艺条件 ,将酸性

气中夹带氨氮 、水气降到最低。

此外 ,加强和上游装置的联系 ,从源头抓起 ,努

力提高上游装置的平稳性 ,避免因操作波动造成酸

性气组分的大幅波动 ,给硫磺回收带来被动的局面 。

3.2　优化工艺操作条件

3.2.1　优化制硫炉温度

克劳斯反应可大致分为热反应阶段(高于 800

～ 850℃)和催化反应阶段(低于 800 ～ 850℃)两部

分 。在热反应阶段 ,提高温度对化学平衡有利;在催

化反应阶段降低温度对化学平衡有利 ,但为保证有

机硫水解 ,一级催化反应器宜适当提高反应温度 ,缩

短反应达到平衡转化率的时间 ,从而提高转化率 。

制硫炉在 600 ～ 1 000℃时易产生 CS2和 COS,因此

将燃烧炉温度控制在 1 243 ±10℃之间 ,以控制 CS2

和 COS的生成 ,使炉内转化率达到 72% ～ 75%
[ 4]

。

3.2.2　控制反应器入口温度

克劳斯催化反应是放热反应 ,因此反应器床层

有一定的温升。设计一反温升为 73℃,二反温升为

30℃。反应器床层的温升标志着催化转化率的程

度 ,一般来说 ,温升正常 ,说明发生催化转化的效率

好 ,硫转化率高 ,反之硫转化率低。在正常的操作

中 ,一旦发现温升较低 ,及时提高反应器入口温度 ,

得到较高的温升 ,以获得较高的硫回收率 。

3.2.3　控制夹套伴热温度

由于硫磺物性的特殊性 ,熔点在 112 ～ 119℃,

从冷凝冷却器出口开始全程夹套伴热 ,防止液硫凝

固堵塞管线 ,造成后路不畅 。三级过程气夹套伴热

温度控制在 160℃,既防止过程气露点腐蚀 ,又防止

夹带液硫的凝固 。液硫储罐的夹套伴热温度不大于

120℃,防止内罐的温度过高造成液硫蒸发损失。

3.2.4　H2S/SO2的比值

当过程气中 H2S/SO2的比值为 2时 ,克劳斯反

应的平衡转化率最高
[ 5]

,该比例是通过控制气风比

来实现的 。除设置空气和酸性气流量比例控制(主

调)外 ,考虑到酸性气组成的变化对 H2S/SO2比例

的影响 ,在扑集器后安装了在线分析仪 。通过在线

分析仪 ,获得 H2S/SO2的比值情况 ,然后通过调整

配风比 ,实现 H2S/SO2比值为 2的要求 。实际上 ,

如果将尾气在线分析结果对配风量进行反馈调节会

更加方便工艺操作 ,从而提高调节的准确性 、实时

性。

3.3　加强设备防腐

硫磺回收过程的主要腐蚀性介质 H2S, H2O,

SO2及单质硫等贯穿整个装置 ,不可避免地产生设

备的腐蚀问题 ,甚至损坏设备以致被迫停工检修。

玉门油田分公司炼油化工总厂 2008年 9月 21日由

于一级冷凝冷却器(E-5101)中性管泄漏 ,造成过

程气互串 ,非计划停工 ,严重影响了硫磺的回收率。

因此 ,采取有效的防护措施 ,确保设备良好 、平稳运

行 ,为提高总硫回收率提供可靠的保障 。

4　结论

硫磺回收装置总硫回收率受到多种因素的影

响 ,有时往往几个条件互相作用 ,抑制反应向正反应

方向进行 ,不可避免的会引起硫回收率的损失 , 实

际的硫回收率要比预期的低得多 。在日常的生产过

程中 ,分析 、总结影响总硫回收率的因素 ,根据实际

操作 ,提出有效的整改方案 ,不断提高装置的运行周

期和总硫的回收率 ,实现装置效益 、环保双丰收。
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