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(57)摘要

一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，其特点

是：包括以下步骤：以氮气116为变换炉12升温；

新鲜水煤气11进入变换炉12出口，与其产生的变

换气混合进入甲醇洗15，分离的闪蒸气107进入

硫化氢回收塔17，回收的硫化氢110进入硫化氢

压缩机19加压送往开工加热器20，在变换炉入口

101与液体二硫化碳114混合；新鲜水煤气11分别

输入变换炉入口101和补充至变换炉12出口；变

换炉12温度升高，配入液体二硫化碳114进行硫

化反应；反应后的变换气与补充的新鲜水煤气11

混合进入甲醇洗15，分离的闪蒸气107进入硫化

氢回收塔17，回收的硫化氢110进入硫化氢压缩

机19加压送往开工加热器20，在变换炉入口101

与液体二硫化碳114混合进行硫化强化；然后进

入降温、放硫、硫回收过程。
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1.一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，其特征是，它包括以下步骤：

1）升温过程：

a)由外界输送的氮气（116）经过开工加热器（20）加热后送入变换炉（12）,为变换炉

（12）内的耐硫催化剂升温，升温后产生的变换气由深冷分离器（16）将其送至开工加热器

（20）循环使用，变换炉（12）内的催化剂床层温度达到设定值后，停止输送氮气；

b）关闭阀门（1），打开阀门（2），气化炉（10）以0.3～2.2MPa的压力输送的温度为35℃的

新鲜水煤气（11）经过变换炉跨线（102）进入变换炉（12）的出口，与变换炉（12）升温后产生

的变换气混合成为混合气（103）进入变换水冷器（13）进行降温，温度下降至30～45℃后的

混合气（104）进入分水器（14）中；所述新鲜水煤气的流量为300～20000Nm3/h，其中氢气的

含量为25～42%；

c）进入分水器（14）中的混合气（104），经分水器（14）分离凝液的混合气（105）进入甲醇

洗（15）中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气（107）进入硫化氢回收塔（17）进行硫化氢回收，

其它气体进入深冷分离器（16）进一步分离掉氢气（108）后送去火炬（22）燃烧；

d）经硫化氢回收塔（17）回收后输出的硫化氢（110）压力为0.05～0.5MPa，进入硫化氢

压缩机（19）加压至压力达到0.1～2.0MPa后输出，与深冷分离器（16）分离出来的氢气（108）

一同送往开工加热器（20）；

e)由开工加热器（20）加热形成的高温加压气体（113）送往变换炉入口（101），再与二硫

化碳储存装置（21）送来的液体二硫化碳（114）混合，然后进入变换炉（12）中给变换炉（12）

的催化剂床层的催化剂升温，以变换炉（12）的催化剂床层的高点温度为基准，经过升温、恒

温、再升温，再恒温的过程，保持催化剂床层各点的温度平衡；

  f)  升温期间进行各点温度记录和氢含量及氧含量分析，按时排放冷凝液；

2）硫化过程：

a）打开阀门（1），气化炉（10）以0.3～2.2MPa的压力输送的新鲜水煤气（11）,一部分进

入变换炉入口（101）、另一部分经变换炉跨线（102）补充至变换炉（12）出口；所述新鲜水煤

气（11）的流量为300～20000Nm3/h，进入变换炉入口（101）的新鲜水煤气（11）的流量为300

～5000Nm3/h，进入变换炉跨线（102）的新鲜水煤气（11）的流量为7000～15000Nm3/h；

b）变换炉（12）的催化剂床层各点温度达到设定值时，开始配入液体二硫化碳（114）与

高温加压气体（113）混合后进入变换炉入口（101），液体二硫化碳（114）气化的同时与氢气

发生氢解反应生成硫化氢进入变换炉（12）的催化剂床层与催化剂进行硫化反应，随着温度

逐渐升高，变换炉（12）内的催化剂发生硫化反应，催化剂逐渐被活化；

c)变换炉（12）的催化剂床层温度达到250℃后，控制变换炉（12）的催化剂床层的温度

以10～15℃/h的升温速率升至300℃，分析变换炉（12）的催化剂床层的变换气，变换气的硫

化氢含量稳定在2～3g/Nm3时，硫化期结束，变换炉（12）的催化剂床层即可进入强化期；

d)强化期的催化剂床层温度达到300℃时，控制催化剂床层的温度以10～15℃/h的升

温速率升温至400～450℃；

e)每一催化剂床层温度升至400～450℃时，开始恒温，然后分析出口变换气的硫化氢

含量连续出现含量一致时，该催化剂床层强化期结束，可以进行降温；

f)硫化反应后的变换气与补充至变换炉（12）出口的新鲜水煤气（11）混合成为混合气

（103）送入变换水冷器（13），将温度降至30～45℃，再送至分水器（14）中；所述补充至变换
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炉（12）出口的新鲜水煤气（11）的流量为300～15000  Nm3/h；

g）进入分水器（14）中的混合气（104），经分水器（14）分离凝液的混合气（105）进入甲醇

洗（15）中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气(107)进入硫化氢回收塔(17)进行硫化氢回收，

其它气体进入深冷分离器(16)进一步分离掉氢气(108)后送去火炬(22)燃烧；

h）经硫化氢回收塔(17)回收的硫化氢(110)进入硫化氢压缩机(19)加压至压力达到

0.1～2.0MPa后输出，与深冷分离器(16)分离出来的氢气(108)一同送往开工加热器(20)；

i)  加压后硫化氢(111)与深冷分离器（16）分离出来的氢气（108）由开工加热器（20）加

热形成高温加压气体（113）送往变换炉入口（101），再与二硫化碳储存装置（21）送来的液体

二硫化碳（114）混合，然后进入变换炉（12）中与变换炉（12）催化剂床层的催化剂进行硫化

强化反应；

j)循环硫化过程中，由于气化炉（10）提供的压力为0.3～2.2MPa的新鲜水煤气（11）经

变换炉跨线（102）以300～15000  Nm3/h的流量补充至变换炉（12）出口，随着新鲜水煤气

（11）和二硫化碳的加入，循环硫化系统积存的气体量逐渐增加，多余的其它气体将在深冷

分离器（16）中分离出来，送往火炬（22）进行燃烧排放；

  k)硫化阶段的液体二硫化碳（114）盛装于二硫化碳存储装置(21)中，能够在线连续添

加液体二硫化碳(114)；

3）降温、放硫、硫回收过程：

a)强化期结束后，变换炉(12)进入降温、放硫、脱硫阶段，此时停止向系统中添加液体

二硫化碳（114），同时停止硫化氢压缩机（19），继续输送新鲜水煤气（11），逐渐降低开工加

热器功率，继续按硫化过程进行催化剂床层的降温操作；

b)反应后的变换气与补充至变换炉（12）出口的新鲜水煤气（11）混合成为混合气（103）

送入变换水冷器（13）降温后，再送至分水器（14）中；

c)  进入分水器（14）中的混合气（104），经分水器（14）分离凝液的变换气(105)进入甲

醇洗(15)进行酸性气体分离，分离的闪蒸气(107)进入硫化氢回收塔(17)进行硫化氢回收，

其它气体进入深冷分离器(16)分离掉氢气(108)后送去火炬(22)燃烧；

d)经硫化氢回收塔(17)回收的硫化氢进入硫回收装置(18)进行分离，得到单质硫固

体—硫磺（115）。

2.如权利要求1所述的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，其特征是：所述变换炉跨线

（102）置于变换炉（20）两端，变换炉跨线（102）的入口端置于气化炉（10）与二硫化碳储存装

置（21）之间并密封连接，变换炉跨线（102）的出口置于变换炉（12）与变换水冷器（13）之间

并密封连接，在二硫化碳储存装置（21）入口与开工加热器（20）之间设置阀门（1），在变换炉

（12）与变换炉跨线（102）的出口之间设置阀门（2）。

3.如权利要求1所述的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，其特征是：所述硫化氢压缩

机（19）置于硫化氢回收塔（17）与开工加热器（20）之间，硫化氢压缩机（19） 的入口与硫化

氢回收塔（17）的出口密封连接、出口置于开工加热器（20）与氮气（116）的入口之间并密封

连接。
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一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺

技术领域

[0001] 本发明涉及煤化工技术领域，是一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺。

背景技术

[0002] 目前，国内的煤化工生产中，变换系统通常使用钴钼系耐硫变换催化剂，此催化剂

使用前为氧化态的氧化钴CoO、氧化钼MoO3，活性较差，需进行硫化转化为硫化态的硫化钴

CoS、硫化钼MoS2，目的是提高其活性。较先进的现有技术的耐硫变换催化剂硫化工艺有一

种：即图1所示的循环硫化工艺，这种工艺是利用氢气含量在25%以上的水煤气或半水煤气

做载体，当催化剂床层温度升至200～230℃时，在变换炉入口101处配入液体二硫化碳114，

液体二硫化碳114在高温环境下迅速气化后与氢气发生氢解反应生成硫化氢和甲烷气体，

然后含有高浓度硫化氢的混合气体进入变换炉12，再与氧化态的氧化钴CoO、氧化钼MoO3反

应，生成硫化态的硫化钴CoS和硫化钼MoS2。该循环硫化工艺中，只能使硫化氢以外的载气

实现闭路循环，而硫化氢需要利用已有的硫回收装置18回收单质硫S。导致硫化气体硫化氢

不能循环使用，造成补入的二硫化碳（与氢气反应生成硫化气体硫化氢）量大大增加，且强

化、降温、放硫期需要将8000～12000Nm3/h  、硫化氢含量20～30g/Nm3的高硫气体不易回收，

往往为了加快开工速度，将高硫气体直接排放或送至火炬22进行燃烧，而H2S燃烧后转化为

二氧化硫，同样存在严重污染环境的缺陷。

[0003] 硫化原理：

[0004] CS2+  4H2=  2H2S  +  CH4         -240.6KJ/mol          （1）

[0005] CoO  +  H2S  =  CoS  +  H2O        -13.4KJ/mol           （2）

[0006] MoO3+  2H2S  +  H2=  MoS2+  3H2O   -48.1KJ/mol             （3）

[0007] 现有工艺主要存在以下几个问题：

[0008] 1．没有从根本上解决催化剂硫化过程中高硫气体排放，对环境造成严重污染问

题；

[0009] 2.  循环硫化没有完整的硫化氢回收和加压系统，所以会造成硫化原料二硫化碳

的用量大大增加；

[0010] 3．循环硫化工艺的新鲜水煤气11直接进入变换炉12，新鲜水煤气11中含有的饱和

水在升温过程容易导致变换炉12催化剂床层的催化剂湿度增加，会导致循环硫化速度缓

慢、变换炉12入口温度大幅降低、变换冷却器13负荷大大增加，严重时会导致变换冷却器13

后的硫化气体温度超标，造成循环升温硫化不能正常进行。

发明内容

[0011] 本发明所要解决的技术问题是，针对现有技术存在的不足，对其进行实质性改进，

提供一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，本工艺具有硫化操作安全可靠、化工原料消耗低、

循环硫化、高硫气体回收利用、硫化后气体硫化氢转化成单质硫回收、无环境污染等优点，

重点解决了高硫气体排放造成环境污染的问题。
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[0012] 本发明解决技术问题的方案是：一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺，其特征是，它

包括以下步骤：

[0013] 1）升温过程：

[0014] a)由外界输送的氮气116经过开工加热器20加热后送入变换炉12,为变换炉12内

的耐硫催化剂升温，升温后产生的变换气由深冷分离器16将其送至开工加热器20循环使

用，变换炉12内的催化剂床层温度达到设定值后，停止输送氮气；

[0015] b）关闭阀门1，打开阀门2，气化炉10以0.3～2.2MPa的压力输送的温度为35  ℃的

新鲜水煤气11经过变换炉跨线102进入变换炉12的出口，与变换炉12升温后产生的变换气

混合成为混合气103进入变换水冷器13进行降温，温度下降至30～45℃后的混合气104进入

分水器14中；所述新鲜水煤气的流量为300～20000Nm3/h，其中氢气的含量为25～42%；所述

变换炉跨线102置于变换炉20两端，变换炉跨线102的入口端置于气化炉10与二硫化碳储存

装置21之间并密封连接，变换炉跨线102的出口置于变换炉12与变换水冷器13之间并密封

连接，在二硫化碳储存装置21入口与开工加热器20之间设置阀门1，在变换炉12与变换炉跨

线102的出口之间设置阀门2；

[0016] c）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0017] d）经硫化氢回收塔17回收后输出的硫化氢110压力为0.05～0.5MPa，进入硫化氢

压缩机19加压至压力达到0.1～2.0MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送

往开工加热器20；所述硫化氢压缩机19置于硫化氢回收塔17与开工加热器20之间，硫化氢

压缩机19 的入口与硫化氢回收塔17的出口密封连接、出口置于开工加热器20与氮气116的

入口之间并密封连接；

[0018] e)由开工加热器20加热形成的高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫化

碳储存装置21送来的液体二硫化碳114混合，然后进入变换炉12中给变换炉12催化剂床层

的催化剂升温，以变换炉12的催化剂床层的高点温度为基准，经过升温、恒温、再升温，再恒

温的过程，保持催化剂床层各点的温度平衡；

[0019]   f)  升温期间进行各点温度记录和氢含量及氧含量分析，按时排放冷凝液；

[0020] 2）硫化过程：

[0021] a）打开阀门1，气化炉10以0.3～2.2MPa的压力输送的新鲜水煤气11,一部分进入

变换炉入口101、另一部分经变换炉跨线102补充至变换炉12出口；所述新鲜水煤气11的流

量为300～20000Nm3/h，进入变换炉入口101的新鲜水煤气11的流量为300～5000Nm3/h，进入

变换炉跨线102的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0022] b）变换炉12的催化剂床层各点温度达到设定值时，开始配入液体二硫化碳114与

高温加压气体113混合后进入变换炉入口101，液体二硫化碳114气化的同时与氢气发生氢

解反应生成硫化氢进入变换炉12的催化剂床层与催化剂进行硫化反应，随着温度逐渐升

高，变换炉12内的催化剂发生硫化反应，催化剂逐渐被活化；

[0023] c)变换炉12的催化剂床层温度达到250℃后，控制变换炉12的催化剂床层的温度

以10～15℃/h的升温速率升至300℃，分析变换炉12的催化剂床层的变换气，变换气的硫化

氢含量稳定在2～3g/Nm3时，硫化期结束，变换炉12的催化剂床层即可进入强化期；
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[0024] d)强化期的催化剂床层温度达到300℃时，控制催化剂床层的温度以10～15℃/h

的升温速率升温至400～450℃；

[0025] e)每一催化剂床层温度升至400～450℃时，开始恒温，然后分析出口变换气的硫

化氢含量连续出现含量一致时，该催化剂床层强化期结束，可以进行降温；

[0026] f)硫化反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气

103送入变换水冷器13，将温度降至30～45℃，再送至分水器14中；所述补充至变换炉12出

口的新鲜水煤气11的流量为300～15000  Nm3/h；

[0027] g）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0028] h）经硫化氢回收塔17回收的硫化氢110进入硫化氢压缩机19加压至压力达到0.1

～2.0MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加热器20；

[0029] i)  加压后硫化氢111与深冷分离器16分离出来的氢气108由开工加热器20加热形

成高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫化碳储存装置21送来的液体二硫化碳

114混合，然后进入变换炉12中与变换炉12催化剂床层的催化剂进行硫化强化反应；

[0030] j)循环硫化过程中，由于气化炉10提供的压力为0.3～2.2MPa的新鲜水煤气11经

变换炉跨线102以300～15000  Nm3/h的流量补充至变换炉12出口，随着新鲜水煤气11和二

硫化碳的加入，循环硫化系统积存的气体量逐渐增加，多余的其它气体将在深冷分离器16

中分离出来，送往火炬22进行燃烧排放；

[0031]   k)硫化阶段的液体二硫化碳114盛装于二硫化碳存储装置21中，能够在线连续添

加液体二硫化碳114；

[0032] 3）降温、放硫、硫回收过程：

[0033] a)强化期结束后，变换炉12进入降温、放硫、脱硫阶段，此时停止向系统中添加液

体二硫化碳114，同时停止硫化氢压缩机19，继续输送新鲜水煤气11，逐渐降低开工加热器

功率，继续按硫化过程进行催化剂床层的降温操作；

[0034] b)反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气103送

入变换水冷器13降温后，再送至分水器14中；

[0035] c)  进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的变换气105进入甲醇洗

15进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0036] d)经硫化氢回收塔17回收的硫化氢进入硫回收装置18进行分离，得到单质硫固

体—硫磺115。

[0037] 所述步骤1）的a）、c）、e）、f），步骤2）的b）～e）、g）、i）、k）和步骤3）均为现有技术的

工艺过程。

[0038] 本发明一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺采用回收硫化气的循环硫化法，其设置

的变换炉跨线102，能够防止新鲜水煤气11中含有的饱和水导致的变换炉12催化剂床层催

化剂湿度增加，提高了变换炉12入口温度和循环硫化速度，减轻了变换冷却器13的负荷，增

加的硫化氢压缩机19和现有装置中的硫回收系统能够将高硫气体全部回收，在利于环保的

同时最终将高硫气体转化为副产品硫磺，既从根本上解决了耐硫变换催化剂硫化过程中有
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毒有害高硫气体排放问题，又创造额外的经济效益，同时也实现了硫化气中未参加反应的

二硫化碳的回收利用，降低了原料消耗。

附图说明

[0039] 图1为现有技术的耐硫变换催化剂循环硫化工艺流程图；；

[0040] 图2为本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺流程图；

[0041] 图3 为本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺的升温1流程图；

[0042] 图4 为本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺的升温2流程图；

[0043] 图5为本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺的硫化流程图；

[0044] 图6为本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺的降温、放硫、硫回收流程图。

[0045] 图中：1 阀门，  2 阀门，10气化炉，11新鲜水煤气，12变换炉，13变换水冷器，14分

水器，15甲醇洗，16深冷分离器，  17硫化氢回收塔，18硫回收装置，  19硫化氢压缩机，20开

工加热器，21二硫化碳储存装置，22火炬，101变换炉入口，102变换炉跨线，103混合气，104

混合气，105混合气，107闪蒸气，108氢气，  110硫化氢，,  111硫化氢,113高温加压气体，114

二硫化碳，115  硫磺，  116氮气。

具体实施方式

[0046] 下面结合附图和实施例对本发明进一步说明。

[0047] 参照图2～图6，实施例1的工艺流程包括以下步骤：

[0048] 1）升温过程：

[0049] a)由外界送来以3.0MPa压力输送的氮气116，经过开工加热器20加热后送入变换

炉12,为变换炉12内的耐硫催化剂升温，升温后产生的变换气进入变换水冷器13进行降温，

温度下降至30～45℃后，再进入分水器14中，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗

15中进行酸性气体分离，再由深冷分离器16将其送至开工加热器20循环使用，变换炉12内

的催化剂床层温度达到220℃后，停止输送氮气；

[0050] b）关闭阀门1，打开阀门2，气化炉10以2.2MPa的压力输送的温度为35  ℃的新鲜水

煤气11经过变换炉跨线102进入变换炉12的出口，与变换炉12升温后产生的变换气混合成

为混合气103进入变换水冷器13进行降温，温度下降至30～45℃后的混合气104进入分水器

14中；所述新鲜水煤气11的流量为300～20000Nm3/h；

[0051] c）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0052] d）经硫化氢回收塔17回收后输出的硫化氢110压力为  0.5  MPa，进入硫化氢压缩

机19加压至压力达到2.0MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加

热器20；

[0053]   e)由开工加热器20加热形成的高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫

化碳储存装置21送来的液体二硫化碳114混合，然后进入变换炉12中给变换炉12催化剂床

层的催化剂升温，以变换炉12的催化剂床层的高点温度为基准，温度升至250℃时恒温2～

4h，以保持催化剂床层各点的温度平衡；所述高温加压气体113包含硫化氢、氢气，其温度为
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290℃、压力为2.0  MPa  ；

[0054] f)  升温期间每h进行一次各点温度记录和氢含量及氧含量分析，变换炉入口101

的氢气含量为26%，氧气含量小于0.5%，每30分钟排放一次冷凝液，需要排放冷凝液的设备

包括变换炉12、分水器14、硫化氢回收塔17、硫化氢压缩机19、各管线低点导淋；

[0055] 2）硫化过程：

[0056] a）打开阀门1，气化炉10以2.2MPa的压力输送的新鲜水煤气11,一部分进入变换炉

入口101、另一部分经变换炉跨线102补充至变换炉12出口；所述新鲜水煤气11的流量为300

～20000Nm3/h，进入变换炉入口101的新鲜水煤气11的流量为300～5000Nm3/h，进入变换炉

跨线102的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0057] b）变换炉12的催化剂床层各点温度达到250℃时，且与开工加热器16的出口温度

的温度差为20～40℃时，开始配入液体二硫化碳114，液体二硫化碳114的加入量为50～120 

L/h、压力为2.1MPa  、二硫化碳馏出率为96%，高温加压气体113的流量为8000～10000Nm3/

h、氢气含量为26%、氧气含量小于0.5%，液体二硫化碳114与高温加压气体113混合后进入变

换炉入口101，液体二硫化碳114气化的同时与氢气发生氢解反应，方程式为：CS2+  H2  → 

CH4  +  H2S，生成硫化氢后进入变换炉12的催化剂床层与催化剂进行硫化反应，随着温度由

250℃逐渐升高，变换炉12内的催化剂发生硫化反应，催化剂逐渐被活化；

[0058] c)控制变换炉12的催化剂床层的温度以10～15℃/h的升温速率经过2～5h升至

300℃，液体二硫化碳114的加入量为60～120  L/h、  压力为2.1MPa、二硫化碳馏出率为96%，

高温加压气体113的流量为8000～10000Nm3/h、氢气含量为26%、氧气含量小于0.5%，分析变

换炉12的催化剂床层的变换气，变换气的硫化氢含量稳定在2～3g/Nm3时，硫化期结束，变

换炉12的催化剂床层即可进入强化期；

[0059] d)强化期的催化剂床层温度达到300℃时，控制催化剂床层的温度以10～15℃/h

的升温速率经过7～15h升温至400～450℃，液体二硫化碳114加入量60～120  L/h、压力为

2.1MPa、入口硫化氢含量在15～20g/Nm3，高温加压气体113的流量为10000～12000Nm3/h、氢

气含量为26%、氧气含量小于0.5%；

[0060] e)每一催化剂床层温度升至400～450℃时，开始恒温4～36h，控制液体二硫化碳

114加入量60～120  L/h、压力为2.1MPa、入口硫化氢控制在20～30g/Nm3，高温加压气体113

的流量为10000～12000Nm3/h、氢气含量为26%、氧气含量小于0.5%，分析出口变换气的硫化

氢含量连续出现含量一致且为20～30g/Nm3时，该催化剂床层强化期结束；

[0061] f)硫化反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气

103送入变换水冷器13，将温度降至  30～45℃，再送至分水器14中；所述补充至变换炉12出

口的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0062] g）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0063] h）经硫化氢回收塔17回收的硫化氢110进入硫化氢压缩机19加压至压力达到2.0 

MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加热器20；

[0064] i)  加压后硫化氢111与深冷分离器16分离出来的氢气108由开工加热器20加热形

成高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫化碳储存装置21送来的液体二硫化碳
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114混合，然后进入变换炉12中与变换炉12催化剂床层的催化剂进行硫化强化反应；

[0065] j)循环硫化过程中，由于气化炉10提供的压力为2.2MPa的新鲜水煤气11经变换炉

跨线102以7000～15000  Nm3/h的流量补充至变换炉12出口，新鲜水煤气中氢气的含量为

26%，随着新鲜水煤气11和二硫化碳的加入，循环硫化系统积存的气体量逐渐增加，多余的

其它气体将在深冷分离器16中分离出来，送往火炬22进行燃烧排放；

[0066]   k)硫化阶段的液体二硫化碳114盛装于二硫化碳储存装置21中，在线连续添加液

体二硫化碳114时，以压力为3.0MPa的氮气为动力源，将液体二硫化碳114从二硫化碳储存

装置21中压出、经流量计计量后送至变换炉12入口与高温加压气体113混合；

[0067] 3）降温、放硫、硫回收过程：

[0068] a)强化期结束后，变换炉12的硫化气中硫化氢含量达到20～30g/Nm3，变换炉12进

入降温、放硫、脱硫阶段，此时停止向系统中添加液体二硫化碳114，同时停止硫化氢压缩机

19，继续输送新鲜水煤气11，利用水煤气自身的动力，逐渐降低开工加热器功率，继续按硫

化过程进行催化剂床层的降温操作；催化剂床层降温速率为10～20℃/h，使催化剂床层高

点温度由400～450℃降至340～360℃；

[0069] b)反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气103送

入变换水冷器13，将温度降至30～45℃，再送至分水器14中；

[0070] c)  进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的变换气105进入甲醇洗

15进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0071] d)经硫化氢回收塔17回收的硫化氢进入硫回收装置18进行分离，得到单质硫固

体—硫磺115。

[0072] 实施例2，本实施例与实施例1的工艺过程完全相同，所不同的是工艺参数不同，详

细如下：

[0073] 1）升温过程：

[0074] a)由外界送来以3.0MPa压力输送的氮气116，经过开工加热器20加热后送入变换

炉12,为变换炉12内的耐硫催化剂升温，升温后产生的变换气进入变换水冷器13进行降温，

温度下降至30～45℃后，再进入分水器14中，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗

15中进行酸性气体分离，再由深冷分离器16将其送至开工加热器20循环使用，变换炉12内

的催化剂床层温度达到220℃后，停止输送氮气；

[0075] b）关闭阀门1，打开阀门2，气化炉10以1.2MPa的压力输送的温度为35℃的新鲜水

煤气11经过变换炉跨线102进入变换炉12的出口，与变换炉12升温后产生的变换气混合成

为混合气103进入变换水冷器13进行降温，温度下降至30～45℃后的混合气104进入分水器

14中；所述新鲜水煤气11的流量为300～20000Nm3/h；

[0076]   c）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗

15中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体

进入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0077] d）经硫化氢回收塔17回收后输出的硫化氢110压力为0.1  MPa，进入硫化氢压缩机

19加压至压力达到1.0MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加热

器20；
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[0078]   e)由开工加热器20加热形成的高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫

化碳储存装置21送来的液体二硫化碳114混合，然后进入变换炉12中给变换炉12催化剂床

层的催化剂升温，以变换炉12的催化剂床层的高点温度为基准，温度升至250℃时恒温2～

4h，以保持催化剂床层各点的温度平衡；所述高温加压气体113包含硫化氢、氢气，其温度为

300  ℃、压力为1.0MPa  ；

[0079] f)  升温期间每h进行一次各点温度记录和氢含量及氧含量分析，变换炉入口101

的氢气含量为32%，氧气含量小于0.5%，每30分钟排放一次冷凝液，需要排放冷凝液的设备

包括变换炉12、分水器14、硫化氢回收塔17、硫化氢压缩机19、各管线低点导淋；

[0080] 2）硫化过程：

[0081] a）打开阀门1，气化炉10以1.0MPa的压力输送的新鲜水煤气11,一部分进入变换炉

入口101、另一部分经变换炉跨线102补充至变换炉12出口；所述新鲜水煤气11的流量为300

～20000Nm3/h，进入变换炉入口101的新鲜水煤气11的流量为300～5000Nm3/h，进入变换炉

跨线102的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0082] b）变换炉12的催化剂床层各点温度均达到250℃时，且与开工加热器16的出口温

度的温度差为20～40℃时，开始配入液体二硫化碳114，液体二硫化碳114的加入量为50～

120  L/h、压力为1 .2MPa  、二硫化碳馏出率为97%，高温加压气体113的流量为8000～

10000Nm3/h、氢气含量为32%、氧气含量小于0.5%，液体二硫化碳114与高温加压气体113混

合后进入变换炉入口101，液体二硫化碳114气化的同时与氢气发生氢解反应，方程式为：

CS2+H2→CH4+H2S，生成硫化氢后进入变换炉12的催化剂床层与催化剂进行硫化反应，随着

温度由250℃逐渐升高，变换炉12内的催化剂发生硫化反应，催化剂逐渐被活化；

[0083] c)控制变换炉12的催化剂床层的温度以10～15℃/h的升温速率经过2～5h升至

300℃，液体二硫化碳114的加入量为60～120  L/h、  压力为1.2MPa、二硫化碳馏出率为97%，

高温加压气体113的流量为8000～10000Nm3/h、氢气含量为32%、氧气含量小于0.5%，分析变

换炉12的催化剂床层的变换气，变换气的硫化氢含量稳定在2～3g/Nm3时，硫化期结束，变

换炉12的催化剂床层即可进入强化期；

[0084] d)强化期的催化剂床层温度达到300℃时，控制催化剂床层的温度以10～15℃/h

的升温速率经过7～15h升温至400～450℃，液体二硫化碳114加入量60～120  L/h、压力为

1.2MPa、入口硫化氢含量在15～20g/Nm3，高温加压气体113的流量为10000～12000Nm3/h、氢

气含量为32%、氧气含量小于0.5%；

[0085] e)每一催化剂床层温度升至400～450℃时，开始恒温4～36h，控制液体二硫化碳

114加入量60～120  L/h、压力为1.2MPa、入口硫化氢控制在20～30g/Nm3，高温加压气体113

的流量为10000～12000Nm3/h、氢气含量为32%、氧气含量小于0.5%，分析出口变换气的硫化

氢含量连续出现含量一致且为20～30g/Nm3时，该催化剂床层强化期结束；

[0086] f)硫化反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气

103送入变换水冷器13，将温度降至  30～45℃，再送至分水器14中；所述补充至变换炉12出

口的新鲜水煤气11的流量为7000～15000  Nm3/h；

[0087] g）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；
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[0088] h）经硫化氢回收塔17回收的硫化氢110进入硫化氢压缩机19加压至压力达到

1.0MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加热器20；

[0089] i)  加压后硫化氢111与深冷分离器16分离出来的氢气108由开工加热器20加热形

成高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫化碳储存装置21送来的液体二硫化碳

114混合，然后进入变换炉12中与变换炉12催化剂床层的催化剂进行硫化强化反应；

[0090] j)循环硫化过程中，由于气化炉10提供的压力为1.0MPa的新鲜水煤气11经变换炉

跨线102以7000～15000  Nm3/h的流量补充至变换炉12出口，新鲜水煤气中氢气的含量为

32%，随着新鲜水煤气11和二硫化碳的加入，循环硫化系统积存的气体量逐渐增加，多余的

其它气体将在深冷分离器16中分离出来，送往火炬22进行燃烧排放；

[0091]   k)硫化阶段的液体二硫化碳114盛装于二硫化碳存储装置21中，在线连续添加液

体二硫化碳114时，以压力为3.0MPa的氮气为动力源，将液体二硫化碳114从二硫化碳存储

装置21中压出、经流量计计量后送至变换炉12入口与高温加压气体113混合；

[0092] 3）降温、放硫、硫回收过程：

[0093] a)强化期结束后，变换炉12的硫化气中硫化氢含量达到20～30g/Nm3，变换炉12进

入降温、放硫、脱硫阶段，此时停止向系统中添加液体二硫化碳114，同时停止硫化氢压缩机

19，继续输送新鲜水煤气11，利用水煤气自身的动力，逐渐降低开工加热器功率，继续按硫

化过程进行催化剂床层的降温操作；催化剂床层降温速率为10～20℃/h，使催化剂床层高

点温度由400～450℃降至340～360℃；

[0094] b)反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气103送

入变换水冷器13，将温度降至30～45℃，再送至分水器14中；

[0095] c)  进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的变换气105进入甲醇洗

15进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0096] d)经硫化氢回收塔17回收的硫化氢进入硫回收装置18进行分离，得到单质硫固

体—硫磺115。

[0097] 实施例3，本实施例与实施例1和实施例2的工艺过程完全相同，所不同的是工艺参

数不同，详细如下：

[0098] 1）升温过程：

[0099] a)由外界送来以3.0MPa压力输送的氮气116，经过开工加热器20加热后送入变换

炉12,为变换炉12内的耐硫催化剂升温，升温后产生的变换气进入变换水冷器13进行降温，

温度下降至30～45℃后，再进入分水器14中，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗

15中进行酸性气体分离，再由深冷分离器16将其送至开工加热器20循环使用，变换炉12内

的催化剂床层温度达到220℃后，停止输送氮气；

[0100] b）关闭阀门1，打开阀门2，气化炉10以0.3MPa的压力输送的温度为35℃的新鲜水

煤气11经过变换炉跨线102进入变换炉12的出口，与变换炉12升温后产生的变换气混合成

为混合气103进入变换水冷器13进行降温，温度下降至30～45℃后的混合气104进入分水器

14中；所述新鲜水煤气11的流量为300～20000Nm3/h；

[0101]   c）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗

15中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体
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进入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0102] d）经硫化氢回收塔17回收后输出的硫化氢110压力为0.05  MPa，进入硫化氢压缩

机19加压至压力达到0.1  MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加

热器20；

[0103]   e)由开工加热器20加热形成的高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫

化碳储存装置21送来的液体二硫化碳114混合，然后进入变换炉12中给变换炉12催化剂床

层的催化剂升温，以变换炉12的催化剂床层的高点温度为基准，温度升至250℃时恒温2～

4h，以保持催化剂床层各点的温度平衡；所述高温加压气体113包含硫化氢、氢气，其温度为

300℃、压力为0.1MPa  ；

[0104] f)  升温期间每h进行一次各点温度记录和氢含量及氧含量分析，变换炉入口101

的氢气含量为39%，氧气含量小于0.5%，每30分钟排放一次冷凝液，需要排放冷凝液的设备

包括变换炉12、分水器14、硫化氢回收塔17、硫化氢压缩机19、各管线低点导淋；

[0105] 2）硫化过程：

[0106] a）打开阀门1，气化炉10以0.3MPa的压力输送的新鲜水煤气11,一部分进入变换炉

入口101、另一部分经变换炉跨线102补充至变换炉12出口；所述新鲜水煤气11的流量为300

～20000Nm3/h，进入变换炉入口101的新鲜水煤气11的流量为300～5000Nm3/h，进入变换炉

跨线102的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0107] b）变换炉12的催化剂床层各点温度均达到250℃时，且与开工加热器16的出口温

度的温度差为20～40℃时，开始配入液体二硫化碳114，液体二硫化碳114的加入量为50～

120  L/h、压力为0.2MPa  、二硫化碳馏出率为97 .5%，高温加压气体113的流量为8000～

10000Nm3/h、氢气含量为39%、氧气含量小于0.5%，液体二硫化碳114与高温加压气体113混

合后进入变换炉入口101，液体二硫化碳114气化的同时与氢气发生氢解反应，方程式为：

CS2+H2→CH4+H2S，生成硫化氢后进入变换炉12的催化剂床层与催化剂进行硫化反应，随着

温度由250℃逐渐升高，变换炉12内的催化剂发生硫化反应，催化剂逐渐被活化；

[0108] c)控制变换炉12的催化剂床层的温度以10～15℃/h的升温速率经过2～5h升至

300℃，液体二硫化碳114的加入量为60～120  L/h、  压力为0.2MPa、二硫化碳馏出率为

97.5%，高温加压气体113的流量为8000～10000Nm3/h、氢气含量为39%、氧气含量小于0.5%，

分析变换炉12的催化剂床层的变换气，变换气的硫化氢含量稳定在2～3g/Nm3时，硫化期结

束，变换炉12的催化剂床层即可进入强化期；

[0109] d)强化期的催化剂床层温度达到300℃时，控制催化剂床层的温度以10～15℃/h

的升温速率经过7～15h升温至400～450℃，液体二硫化碳114加入量60～120  L/h、压力为

0.2MPa、入口硫化氢含量在15～20g/Nm3，高温加压气体113的流量为10000～12000Nm3/h、氢

气含量为39%、氧气含量小于0.5%；

[0110] e)每一催化剂床层温度升至400～450℃时，开始恒温4～36h，控制液体二硫化碳

114加入量60～120  L/h、压力为0.2MPa、入口硫化氢控制在20～30g/Nm3，高温加压气体113

的流量为10000～12000Nm3/h、氢气含量为39%、氧气含量小于0.5%，分析出口硫化气的硫化

氢含量连续出现含量一致且为20～30g/Nm3时，该催化剂床层强化期结束；

[0111] f)硫化反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气

103送入变换水冷器13，将温度降至  30～45℃，再送至分水器14中；所述补充至变换炉12出

说　明　书 9/11 页

12

CN 105642371 B

12



口的新鲜水煤气11的流量为7000～15000Nm3/h；

[0112] g）进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的混合气105进入甲醇洗15

中进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16进一步分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0113] h）经硫化氢回收塔17回收的硫化氢110进入硫化氢压缩机19加压至压力达到

0.1MPa后输出，与深冷分离器16分离出来的氢气108一同送往开工加热器20；

[0114] i)  加压后硫化氢111与深冷分离器16分离出来的氢气108由开工加热器20加热形

成高温加压气体113送往变换炉入口101，再与二硫化碳储存装置21送来的液体二硫化碳

114混合，然后进入变换炉12中与变换炉12催化剂床层的催化剂进行硫化强化反应；

[0115] j)循环硫化过程中，由于气化炉10提供的压力为0.1MPa的新鲜水煤气11经变换炉

跨线102以7000～15000Nm3/h的流量补充至变换炉12出口，新鲜水煤气中氢气的含量为

39%，随着新鲜水煤气11和二硫化碳的加入，循环硫化系统积存的气体量逐渐增加，多余的

其它气体将在深冷分离器16中分离出来，送往火炬22进行燃烧排放；

[0116]   k)硫化阶段的液体二硫化碳114盛装于二硫化碳存储装置21中，在线连续添加液

体二硫化碳114时，以压力为3.0MPa的氮气为动力源，将液体二硫化碳114从二硫化碳存储

装置21中压出、经流量计计量后送至变换炉12入口与高温加压气体113混合；

[0117] 3）降温、放硫、硫回收过程：

[0118] a)强化期结束后，变换炉12的硫化气中硫化氢含量达到20～30g/Nm3，变换炉12进

入降温、放硫、脱硫阶段，此时停止向系统中添加液体二硫化碳114，同时停止硫化氢压缩机

19，继续输送新鲜水煤气11，利用水煤气自身的动力，逐渐降低开工加热器功率，继续按硫

化过程进行催化剂床层的降温操作；催化剂床层降温速率为10～20℃/h，使催化剂床层高

点温度由400～450℃降至340～360℃；

[0119] b)反应后的变换气与补充至变换炉12出口的新鲜水煤气11混合成为混合气103送

入变换水冷器13，将温度降至30～45℃，再送至分水器14中；

[0120] c)  进入分水器14中的混合气104，经分水器14分离凝液的变换气105进入甲醇洗

15进行酸性气体分离，分离的闪蒸气107进入硫化氢回收塔17进行硫化氢回收，其它气体进

入深冷分离器16分离掉氢气108后送去火炬22燃烧；

[0121] d)经硫化氢回收塔17回收的硫化氢进入硫回收装置18进行分离，得到单质硫固

体—硫磺115。

[0122] 本发明的一种耐硫变换催化剂循环硫化工艺能够应用于现有技术的耐硫变换催

化剂循环硫化工艺的技术改造：

[0123]   1.  所述变换炉跨线102置于变换炉20两端，变换炉跨线102的入口端置于气化炉

10与二硫化碳储存装置21之间并密封连接，变换炉跨线102的出口置于变换炉12与变换水

冷器13之间并密封连接，在二硫化碳储存装置21入口与开工加热器20之间设置阀门1，在变

换炉12与变换炉跨线102的出口之间设置阀门2；

[0124] 2所述硫化氢压缩机19置于硫化氢回收塔17与开工加热器20之间，硫化氢压缩机

19 的入口与硫化氢回收塔17的出口密封连接、出口置于开工加热器20与氮气116的入口之

间并密封连接；

[0125]   3.利用硫回收装置18进行硫化尾气收集处理；
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[0126]   4.利用深冷分离器回收硫化气中的氢气。
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