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0 引言

焦炉煤气无论是工业应用还是民用，都需要降低

其硫含量。通常炼焦生产时干煤会有 75% ～ 78% 转化

成焦炭，22% ～ 25% 转化成荒煤气，干煤中含有质量

分数 1% 左右的硫，其中 30% ～ 40% 的硫会转化到荒

煤气中，以无机硫化物和有机硫化物形式存在 [1]。在

焦炉煤气的含硫化合物中，H2S 体积分数超过 90%，

而 H2S 属于冶金工业有害物质，H2S 含量超标的焦炉

煤气会降低钢的质量标准，燃烧后排放出含二氧化硫

（SO2）的废气，对环境造成严重影响 [2]。因此，焦炉

煤气脱硫净化是必不可少的一个环节，可以提高煤气

质量，减轻对设备的腐蚀，提升经济效益和实现不断

提高的环保要求。

1 洗涤脱酸工段的工艺流程介绍

承德中滦煤化工有限公司有 2×55 孔 JN60-6 型

复热式焦炉，设计年产焦炭 110 万吨、焦油 5 万吨、

焦炉煤气 4.6 亿立方、粗苯 1.4 万吨、硫磺 4250 吨。

所采用的 AS 脱酸工艺如图 1 所示。 
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图 1 洗涤工艺流程图
煤气先进入脱硫塔的下段将煤气温度降低到 23℃

后进入塔的中段和上段去脱硫洗氨。在脱硫塔上段，

1# 洗氨塔来的半富氨水和冷凝工段来的剩余氨水一起

进入此段喷洒，从煤气中除去部分氨，产生富氨水与

脱酸工段来的贫液一起进入脱硫塔中部喷洒，将得到

富液从塔的中断受液盘引出自流到富液槽中。

煤气经脱硫塔顶的捕雾器除去雾沫后大约 23℃进

入 1# 洗氨塔底部。煤气自下而上流经 1# 洗氨塔，从

2# 洗氨塔来的半富氨水与煤气逆向接触吸收煤气中的

氨，经 1# 洗氨塔顶的捕雾器除去雾沫后大约 23℃进

入 2# 洗氨塔底部，自下而上流经 2# 洗氨塔。2# 洗氨

塔被受液盘分成上、下两段，塔上段主要作用为深度

洗氨，下段为碱洗段。

脱酸工段来的汽提水经过汽提水一段冷却器和汽

提水二段冷却器冷却到 22℃后进入洗氨塔的上段，在

此段进行深度洗氨，产生的半富氨水从受液盘用半富

氨水泵抽出送至 1# 洗氨塔上段。

由洗涤工段送来的富液经除油后的富液由流量控

制送到脱酸塔。约 2/3 的富液从上部进入脱酸塔的解

析段。约 1/3 的冷富液由流量控制直接送到脱酸塔顶

部用来浓缩酸汽。

脱酸塔解析用的热源是由两氨塔来的含氨蒸汽提

供的，从脱酸塔顶逸出的含 H2S、CO2、HCN 的酸气

约 88℃进入克劳斯炉焚烧炉生产单质硫。脱酸塔底的

贫液用贫液泵抽出，一部分由流量控制，经板式换热

器换热后送往洗涤工段，其余的一部分经流量控制送

到挥发氨塔去蒸氨，另一部分由脱酸塔底液位自动控

制送往固定氨塔去分解固定铵盐。

固定铵塔的热源是由固定铵塔的再沸器提供的。

引固定铵塔底的一部分废水从再沸器下部进入再沸

器，由流量控制通蒸汽进入再沸器给废水间接加热，

使废水部分气化挥发，形成的气液混合物依靠虹吸原

理从再沸器顶部返回固定铵塔。固定氨塔底约 110℃
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摘　要：中滦公司针对焦炉煤气 AS 工艺脱硫中存在脱硫效率低，脱硫塔后煤气硫化氢含量超标等问题，

提出将剩余氨水全部直接引进固定氨塔，增加入脱硫塔贫液量，提高脱硫塔下段洗涤介质的有效氨含量等措施

提高了脱硫塔的效率 , 避免了脱硫塔贫液量与成分受到剩余氨水量变化的影响，保证了煤气中硫含量，提高了

净煤气质量，同时增加了硫磺产量，年增加经济效益约 40 万元。工艺的改进对系统稳定运行，降低蒸氨废水指标，

减少换热器堵塞，节约蒸汽能源消耗都起到了十分有效的实践应用价值。
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蒸氨废水，经板式换热器换热后送往水处理生化处理。

挥发氨塔的热源是由挥发氨塔的再沸器提供的，

其原理与固定铵塔再沸器相同。挥发氨塔底约 110℃

的汽提水用汽提水泵抽出，抽出量由液位自动控制经

板式换热器换热后送往洗涤工段。
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图 2 脱酸蒸氨工艺流程图

2 生产现状

2.1 运行状态与存在问题

①脱硫塔脱硫效率低，硫磺产量低。脱硫塔脱硫

液有效氨成分偏低，脱硫塔效率在 65-70% 左右，远

低于正常的 92%[3]，洗涤后煤气含硫化氢指标偏高，

脱硫塔后煤气硫化含量为 1800-2000mg/m3 之间，洗

氨塔后煤气硫化氢含量 700-1000mg/m3。硫磺产量低，

平均收率在 0.1%-0.11%；

② AS 系统洗液介质含油高，富液、贫液、汽提

水的油含量 200mg/m3，换热器冲洗更换频次快，换热

器设备费用高。

2.2 原因分析

①脱硫液有效氨成分偏低。由于 2019 年取消了

两氨塔再沸器，0.4-0.5MPa 的饱和蒸汽直接进入固定

铵塔、挥发氨塔，致使约 16 吨左右的蒸汽冷凝水在

脱酸蒸氨过程中进入脱酸贫液之中，导致脱硫液有效

氨成分偏低，脱硫效率低，硫磺产量低；

② AS 洗液解制含油高，设备冲洗频繁，费用高

的原因。受一期事故池不定期的打水至机械刮渣槽前

进入氨水系统，通过剩余氨水进入脱硫塔洗涤液中不

仅增加了外排废水的压力并会造成富液、贫液成分的

波动。对煤气指标产生了很大的影响硫化氢含量居高

不下。

3 技改思路及方案

3.1 技改思路

①提高脱硫液中贫液的比例，增加脱硫液的有效

氨成分；②降低 AS 系统液体介质固定铵盐、油类物

质的含量。

3.2 技改方案

①提高脱酸贫液入脱硫塔流量，原来进脱硫塔的

30-40 吨的剩余氨水改成了脱酸贫液；

②剩余氨水改入固定铵塔，将剩余氨水部分或全

部直接引入固定氨塔，剩余氨水脱离原工艺路线，形

成了一个相对独立运行的系统。剩余氨水在固定氨塔

经过加碱蒸氨去除固定铵盐后直接形成蒸氨废水去水

处理工段，降低剩余氨水中固定铵盐、油类物质在 AS

液相系统中的聚集；

③增加汽提水及贫液冷却器，保证洗液温度，提

高煤气中 H2S、NH3 的脱除效率；

④增加剩余氨水废水换热器，将冷凝来的 75℃剩

余氨水经过换热器与蒸氨废水换热后提高到 97℃左右

直接进入固定氨塔，提高能源的综合利用。

图 3 为中滦公司煤气脱硫“AS”工艺流程图 

 4 改造前后对比及效益分析

4.1 改造前后对比

AS 工艺流程改变后，液相系统达到新的平衡，脱

硫塔贫液量增加，贫液去固定铵塔量减少，同时两氨

塔蒸汽消耗量降低，技改前后脱硫塔贫液量、固定铵

塔贫液量以及两氨塔蒸汽量见表 1。
表 1 技改前后脱硫塔、固定铵塔贫液量以及两氨塔蒸汽量对比

挥发氨塔蒸
汽量（t/h）

固定氨塔蒸
汽量（t/h）

脱硫塔贫液
量（t/h）

固定铵塔贫
液量（t/h）

技改前 6.5 9.5 60 55
技改后 6 8 90-100 15-20

液相系统贫液总循环量 150t/h，技改前去挥发氨

塔 35 t/h，去脱硫塔贫液量约 60t/h，入固定氨塔贫液

量达 55 t/h（剩余氨水 25-30 t/h，蒸汽冷凝水 16 t/h，
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其余为油库事故池来水），挥发氨塔蒸汽量 6.5 t/h，

固定氨塔蒸汽量 9.5 t/h。技改后去挥发氨塔 35 t/h，去

脱硫塔贫液量约 90-100t/h（根据脱硫塔后煤气硫化氢

含量进行调整），入固定氨塔贫液量达 15-20 t/h。

由于剩余氨水的有效氨只有 7g/l, 而贫液的有效氨

在 20g/l，原来进脱硫塔的 30-40 t/h 的剩余氨水改成

了贫液，可以大大提高脱硫塔下段的有效氨含量 , 从

而提高脱硫塔的效率。并且去脱硫塔的贫液量与成分

不会再受到剩余氨水量的变化影响，有利于煤气指标

的稳定。技改前后煤气含硫化氢、含氨指标以及“AS”

洗液含固定铵盐、蒸氨废水含氨指标见表 2。
表 2 技改前后煤气、“AS”洗液、蒸氨废水技术指标对比

脱硫塔后
H2S（mg/

m3）

脱氨塔后
H2S（mg/

m3）

“AS”洗
液固定铵
盐（g/l）

净煤气氨
（50mg /l）

蒸氨废水
氨（50mg 

/l）

技改前 1800-2000 700-1000 1.8-2.0 30-50 ＜ 100

技改后 800-1000 200-500 0.3 ＜ 20 ＜ 50

脱硫塔后煤气硫化氢含量由原来的 1800-2000mg/

m3 降至 800-1000 mg/m3，洗氨塔后煤气硫化氢含量

700-1000mg/m3 降至 200-500mg/m3。由于剩余氨水不

在进入 AS 系统 , 富液、贫液、汽提水的固定氨盐含

量由原来的 1.8-2.0g/l 降至 0.3g/l，增加了对煤气中氨

的吸收推动力，有利于洗氨操作，净煤气含氨由 30-

50 mg/m3 降至 20 mg/m3 以下。由于剩余氨水的氨含量

只有 7g/l，而贫液的氨含量在 20g/l 以上，在固定氨塔

减少蒸汽用量的前提下废水含氨可以由 100mg/l 降至

50mg/l。

4.2 效益分析

4.2.1 提高了硫磺的产量

脱硫塔后硫化氢含量由原来的 1800-2000mg/m3 降

至 800-1000 mg/m3，每立煤气可多生产硫磺 0.8-1.0 克，

收率提高 15-20%。煤气量以 50000m3/h 计算每小时硫

磺产量增加 40-50 kg，每日可增加 1-1.2 吨，每年硫磺

产量可增加 400 吨左右。现在硫磺价格在 1000 左右，

1000*400=400000 元，每年创效约合人民币 40 万元左右。

4.2.2 降低了系统含油

由于剩余氨水不在进入 AS 系统 , 富液、贫液、汽

提水的油含量由 200mg/m3 降低至 100mg/m3，降低了

换热器堵塞情况减少换热器的冲洗次数即降低了劳动

强度又延长了换热器的使用寿命。预计每年减少更换

换热器 2 组，设备费用节约 60 万。

4.2.3 节约能源消耗

由于剩余氨水的氨含量只有 7g/l, 而贫液的氨含

量在 20g/l 以上，所以固定氨塔在减少 1t/h 蒸汽用量

的情况下就可以达到更好的蒸氨效果（受垂直筛板

塔特性的限制蒸汽节约量较少）每日可减少蒸汽用

量 24 吨每年 360 吨。剩余氨水由原工艺的 75℃冷却

至 20℃进入脱硫塔再被加热至 100℃进行蒸氨改为由

75℃直接加热至 97℃进行蒸氨 , 剩余氨水流量 30 吨 /

h 计算。

每小时节能为：

Q=CMΔT=1*30000 Kg/h*(97-75)℃ =660 千卡

每小时节约蒸汽为：

Qm=Q/Hfg =660*4.186/2163=1.3 吨

每小时总减少蒸汽量约 2 吨，每日减少蒸汽 48 吨，

价格按照 80 元 / 吨计算，80*48*365=1401600 元，每

年创效人民币 140 万元左右。

5 结束语

焦炉煤气作为焦化企业的重要副产品，脱硫净化

是必不可少的一个环节。中滦煤化工有限公司通过改

变“AS”工艺路线，a. 剩余氨水改入固定铵塔，将剩

余氨水部分或全部直接引入固定氨塔，剩余氨水脱离

原工艺路线，形成了一个相对独立运行的系统。剩余

氨水在固定氨塔经过加碱蒸氨去除固定铵盐后直接形

成蒸氨废水去水处理工段，降低剩余氨水中固定铵盐、

油类物质在 AS 液相系统中的聚集。b. 原来进脱硫塔

的剩余氨水改成了脱酸贫液，提高脱硫塔下段洗涤介

质的有效氨含量 , 从而提高脱硫塔的效率；并有利于

脱酸三塔的稳定运行以提高汽提水、贫液的质量；避

免了脱硫塔的贫液量与成分受到剩余氨水量变化的影

响，从而保证了煤气指标稳定，净煤气质量提高，硫

磺产量增加，系统含油减少，换热器设备费用降低，

蒸氨废水指标降低，节约了蒸汽能源消耗，为企业增

加了经济效益，也为煤气净化“AS”脱硫工艺提供了

技术改造的实践经验。
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