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We consider the process of direct selective catalytic
oxidation of hydrogen sulfide to sulfur. When
oxidizing a hydrogen sulfide�containing gas in a
fluidized bed reactor, there is a problem of sulfur
condensation under the reaction conditions. Sulfur is
deposited on the surface of the catalyst grains,
reducing its activity and disrupting the technological
regime. To prevent sulfur condensation in a direct
oxidation reactor with a fluidized catalyst bed in the
region of optimal temperature conditions of the
process, it was proposed to maintain the concentration
of hydrogen sulfide in the feed gas below 30 mol % by
recirculating the purified gas to the plant inlet. The
dependence of the amount of gas required for recycle
on the concentration of hydrogen sulfide in the source
gas is determined. In the course of the study, the
influence of the following factors on the conduct of the
technological process was analyzed: the sulfur
condensation temperature, the power of the inlet gas
blower, and the amount of heat removed from the
catalyst bed. The numerical experiment was carried
out in the UnisimDesign software package; the Peng�
Robinson and Sulfur Recovery thermodynamic
models were used in the calculations. The results are

Рассмотрен процесс прямого селективного катали�
тического окисления сероводорода в серу. При
окислении сероводородсодержащего газа в реакто�
ре с псевдоожиженном слоем катализатора суще�
ствует проблема конденсации серы в условиях ре�
акции. Сера осаждается на поверхности зерен
катализатора, снижая его активность и нарушая
технологический режим. Для предотвращения кон�
денсации серы в реакторе прямого окисления с
псевдоожиженном слоем катализатора в области
оптимальных температурных условий процесса
предложено поддержание концентрации сероводо�
рода в исходном газе ниже 30% мол., за счет рецир�
куляции очищенного газа на вход установки. Опре�
делена зависимость количества газа, необходимого
подавать на рецикл, от концентрации сероводорода
в исходном газе. В ходе исследования анализирова�
ли влияние следующих факторов на ведение техно�
логического процесса: температура конденсации
серы, мощность входной газодувки и количество
тепла, отводимого из слоя катализатора. Числен�
ный эксперимент выполнен в программном комп�
лексе «UnisimDesign», при расчетах были исполь�
зованы термодинамические модели Peng�Robinson
и Sulfur Recovery. Результаты рекомендуются для
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использования при проектировании установок се�
роочистки ПНГ и утилизации сероводородсодер�
жащих газов с получением серы.

Ключевые слова: конденсация серы; программный
комплекс ;UnisimDesign;; процесс прямого окисле�
ния; реактор с псевдоожиженным слоем катализа�
тора; сера; сероводород; сероводородсодержащий
газ; сероочистка; установка получения серы.

recommended for use in the design of APG
desulfurization plants and the utilization of hydrogen
sulfide�containing gases with the production of sulfur.

Key words: desulfurization; direct oxidation process;
hydrogen sulfide; hydrogen sulfide�containing gas;
reactor with fluidized bed of catalyst; software package
«UnisimDesign»; sulfur; sulfur condensation; sulfur
production plant.

В последние годы вопросы использования и
утилизации попутного нефтяного газа (ПНГ) ста�
новятся все более актуальными для всех нефтедо�
бывающих и нефтеперерабатывающих стран, в
особенности для России 1. Расчеты показывают,
что при сжигании 1 млрд н.м3 ПНГ, образуется до
60 000 т высокотоксичных оксидов серы (SO2 и
SO3), сажи, угарного газа и до 3 млн т углекислого
газа, а также, что не менее важно, теряются сотни
миллионов кубометров углеводородов – потенци�
ального нефтегазохимического сырья 2.

В связи с этим разработаны различные вари�
анты, переработки и использования ПНГ, среди
которых можно выделить нефтехимические, энер�
гетические и технологические направления ис�
пользования ПНГ 3.  Для этого необходима очист�
ка ПНГ от сернистых соединений. Критерии,
предъявляемые к технологии очистки:

� высокая эффективность очистки ПНГ пере�
менного состава от сернистых соединений;

� селективность очистки по отношению к
«ценным» компонентам – углеводородам;

�  простота аппаратурного оформления и уп�
равления, возможность применения на промысле,
в условиях отсутствия стационарного снабжения
водяным паром, инертным газом, подготовленной
водой и т.п.;

� извлечение из технологии сернистых соеди�
нений в виде относительно безвредного вещества
� серы, не требующей специальных условий хра�
нения, транспортировки.

В настоящее время получили распростране�
ние следующие методы очистки углеводородных
газов от кислых компонентов, главным образом,
от сероводорода:

� абсорбционные, в т.ч. хемосорбция;
� адсорбционные;
� мембранные;
� каталитические, в т.ч. с использованием хе�

латных комплексов.
Особенностью первых трех методов является

то, что сероводородсодержащий газ является не�
избежным отходом, и требуется его дальнейшая
утилизация. В промышленных масштабах окисле�
ние концентрированного сероводородсодержаще�
го газа до серы осуществляется методом Клауса и
его модификациями, где в качестве окислителя

выступает диоксид серы 4. Реакции, протекающие
при этом, можно записать в общем виде:

2H2S + SО2 → 2Н2О + 3/6 S6               (1)
2H2S + SО2 → 2Н2О + 3/8 S8               (2)

Однако процесс Клауса является многостадий�
ным, его установки характеризуются высокими ка�
питальными и эксплуатационными затратами, низ�
кой экологической безопасностью, что связано с на�
личием в технологической цепи высокотемператур�
ной печи (T=1000–1500 оС)– источника токсичных
побочных компонентов (сернистый ангидрид, се�
роуглерод, сероокись углерода, оксид углерода,
полисульфиды). При понижении температуры
полисульфиды, содержащиеся в жидкой сере, раз�
лагаются с выделением сероводорода, что приво�
дит к созданию опасной ситуации в связи с его
токсичностью и взрывоопасностью. Поэтому для
удаления полисульфидов необходимо дополни�
тельно проводить процесс дегазации. Кроме того,
основное технологическое оборудование и ката�
лизаторы для процесса Клауса завозятся из�за ру�
бежа, что делает такие производства чрезвычайно
зависимыми от импорта. Установки с использова�
нием процесса Клауса эксплуатируются при рас�
ходе кислого газа не менее 500 н.м3/ч в заводских
условиях 5. В промысловых условиях их примене�
ние невозможно в связи с многостадийностью, вы�
сокими капитальными и эксплуатационными зат�
ратами.

Альтернативой методу Клауса является про�
цесс, основанный на селективном каталитическом
окислении сероводорода без его предварительно�
го извлечения из углеводородных газов 6. Данная
технология была разработана Институтом ката�
лиза им. Г.К. Борескова СО РАН 7. Такой метод
исключает необходимость предварительной очис�
тки газов от сероводорода, его концентрирования
и окисления до диоксида серы и пригоден как для
селективной сероочистки ПНГ с получением
серы, так и для утилизации сероводородсодержа�
щего газа, являющегося отходом других техноло�
гий. Не ограничивает применение этого способа и
термодинамика процесса, так как окисление серо�
водорода до серы является экзотермической реак�
цией. В интервале 100–300 оC константа равнове�
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сия колеблется в пределах 1021–1014, что свиде�
тельствует о практически полном смещении равно�
весия в сторону образования целевого продукта 8.

Прямое селективное окисление сероводоро�
да осуществляется в каталитическом реакторе в
одну стадию при температуре 220–320 оС кисло�
родом воздуха, подаваемого в стехиометрическом
соотношении согласно целевой реакции 8:

H2S + 0.5O2 → S + H2O.                 (3)

В данном температурном диапазоне сера
присутствует в виде равновесных модификаций
S6 и S8.

В последние годы ряд научно�исследователь�
ских институтов ведет исследования по разработ�
ке процессов рационального обезвреживания
природных и попутных газов, газов нефтеперера�
батывающей и химической промышленности от
сероводорода, а также по созданию катализаторов
для прямого окисления сероводорода в серу 9.

Утилизация газа с концентрацией сероводо�
рода более 5–10 % мол.  является наиболее слож�
ным процессом, что обусловлено высокой экзо�
термичностью реакции окисления сероводорода и
сопутствующими проблемами отвода тепла из ка�
талитического слоя: превращение 1 % мол. серово�
дорода приводит к повышению температуры
на 50–60 оC.

Окисление высококонцентрированного се�
роводорода теоретически можно осуществить в
несколько стадий с раздельной подачей кислорода
на каждую каталитическую ступень. Например,
для окисления сероводорода с объемной долей
25% потребуется пять реакторов, при этом в од�
ном реакторе окисляют пятую часть сероводорода
или используют многосекционный реактор с пор�
ционной подачей кислорода. Однако данное ре�
шение приводит к усложнению аппаратурного
оформления процесса 10.

Снижение капитальных вложений и упроще�
ние технологии окисления высококонцентриро�
ванного сероводородсодержащего газа возможно
при проведении процесса в реакторе с кипящем
слоем катализатора. Кипящий слой катализатора
позволяет осуществить эффективный теплосъем
зоны реакции и поддерживать режим изотермич�
ности 10.

При высоком содержании сероводорода в
кислом газе возникает проблема начала конденса�
ции серы в реакторе с псевдоожиженным слоем
катализатора. Данное явление оказывает пагубное
влияние на процесс: происходит осаждение серы
на поверхности катализатора, что приводит к сни�
жению его активности, нарушается режим под�
держания катализатора в псевдоожиженном со�

стоянии, что в целом приводит к снижению кон�
версии сероводорода.

Целью настоящей работы является опреде�
ление пути решения проблемы конденсации серы
в реакторе прямого окисления с псевдоожижен�
ным слоем катализатора.

В работе определены условия, при которых
начинается конденсация серы в реакторе с псевдо�
ожиженным слоем катализатора; разработана тех�
нология предотвращения конденсации серы пу�
тем рециркуляции очищенного газа; проанализи�
рованы технологические параметры процесса:
температура конденсации серы, кратность цирку�
ляции очищенного газа, мощность входной газо�
дувки и количество тепла, отводимого из слоя ка�
тализатора.

Методика эксперимента

Для моделирования процесса селективного
прямого окисления сероводорода в серу использо�
вался состав кислого газа, поступающий с уста�
новки аминовой очистки.

Характеристика и компонентный состав кис�
лого газа представлены в табл. 1 и 2, соответствен�
но. Как видно из табл. 2, состав кислого газа более
чем на 50% мол. состоит из сероводорода.

Таблица 1
Параметры утилизируемого кислого газа

Наименование Значение  
Расход кислого газа, н.м3/ч (кг/ч) 4560 (7555) 
Давление газа,  МПа (изб.) 0.045–0.055 
Температура газа на входе  
установки, оС 

45 

Таблица 2
Компонентный состав кислого газа

Содержание компонентов % мол. % мас.  
CH4 0.24 0.1 
C2H6 0.08 0.07 
C3H8 0.03 0.04 
i-C4H10 0.01 0.02 
n-C4H10 0.01 0.01 
C5+высш 0.028 0.54 
H2O 6.43 3.12 
CO2 40.56 48.06 
N2 0.00 0.00 
H2S 52.15 47.86 
Метанол 0.2 0.25 
Итого 100 100 
Молекулярная масса 37.14 
Плотность при ст . усл.,  кг/м3 1.59 
Плотность при норм. усл., кг/м3 1.724 

В связи с тем, что концентрация сероводоро�
да в исходном газе более 50 % мол., моделирование
процесса окисления сероводорода в серу осуще�
ствлялось в реакторе с кипящим слоем катализа�
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тора типа ИК�12�72 производства СКТБ «Катали�
затор» (г. Новосибирск) при температуре 220–
300 оC и стехиометрическом соотношении кисло�
рода воздуха к сероводороду. Принципиальная
технологическая схема установки получения серы
(УПС) приведена на рис. 1.

 Поступающий на установку сероводородсо�
держащий газ подается во входной сепаратор С�1
для отделения от возможного поступления жид�
кой фазы � водного конденсата, следов раствора
амина. Конденсат из сепаратора С�1 отводится в
дренаж, а сепарированный газ поступает на прием
газодувки ГД�1/1,2, затем нагревается в паровом
нагревателе газа Т�2 и подается в нижнюю часть
реактора прямого окисления Р�1. Атмосферный
воздух нагнетается воздуходувкой ВД�1/1,2 в
нижнюю часть реактора Р�1, после предваритель�
ного нагрева в паровом нагревателе воздуха Т�1.

На опорной решетке в реакторе Р�1 размещен
слой катализатора, находящийся в псевдоожи�
женном состоянии. Для отвода тепла экзотерми�
ческой реакции окисления реактор Р�1 оборудо�
ван внутренними теплообменными устройствами,
в которые насосом Н�1/1,2 подается подготовлен�
ная котловая вода, которая в свою очередь нагре�
вается, испаряется, в результате чего производит�
ся водяной пар (с давлением 2.2 МПа (изб.)).

Тепло полученного водяного пара частично
используется для нагрева поступающих газов в
паровых нагревателях Т�1 и Т�2, а балансовое ко�

личество выводится с установки внешним потре�
бителям. Образовавшийся паровой конденсат
после Т�1 и Т�2 направляется в сепаратор С�2. Для
поддержания необходимого количества и каче�
ства циркулирующей воды сепаратор С�2 непре�
рывно подпитывается котловой водой. При необ�
ходимости имеется возможность альтернативного
отвода тепла с помощью высокотемпературного
органического теплоносителя.

Температура в псевдоожиженном слое катали�
затора поддерживается в диапазоне 220–280 оС 9. В
нижнюю часть реактора Р�1 подается сероводо�
родсодержащий газ, а также воздух в стехиомет�
рическом соотношении к сероводороду, содержа�
щемся в исходном кислом газе.

Продукт реакции – пары серы вместе с дру�
гими газообразными компонентами исходной га�
зовой смеси, не участвующими в реакции, выво�
дятся с верхней части реактора.

После реактора Р�1 газообразные продукты
реакции поступают в прямоточную секцию сероу�
ловителя УС�1 для охлаждения и конденсации
элементной серы. Для этого, в прямоточную сек�
цию сероуловителя УС�1 подается циркулирую�
щий водный конденсат после сепаратора С�3, ко�
торый перекачивается насосом Н�3/1,2. Далее по�
ток с каплями дисперсной серы поступает в про�
тивоточную секцию сероуловителя УС�1,
проходит через насадку, которая орошается пото�
ком циркулирующего расплава серы, подаваемого

Рис. 1. Принципиальная технологическая схема процесса: С�1 – входной сепаратор; ВД�1/1,2 – воздуходувка; ГД�1/
1,2 – газодувка; Т�1, Т�2 – паровой нагреватель; С�2, С�3 – сепаратор; Н�1/1,2, Н�2/1,2, Н�3/1,2 – насосный агрегат; Р�
1 – реактор прямого окисления; УС�1 – сероуловитель; АВО�1 – аппарат воздушного охлаждения
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насосом Н�2/1,2 из нижней части сероуловителя
УС�1. Уловленная элементная сера стекает в ниж�
нюю часть сероуловителя УС�1 и далее поступает
на прием насоса Н�2/1,2. Температура в нижней
части УС�1 поддерживается в диапазоне от 130 до
150 оС для обеспечения нахождения серы в жид�
ком состоянии. Балансовое количество серы вы�
водится с установки и направляется на гранули�
рование или производство комовой серы.

Из верхней части сероуловителя УС�1 час�
тично очищенный газ с остаточными парами серы
охлаждается в аппарате воздушного охлаждения
АВО�1 и направляются в сепаратор С�3, где проис�
ходит отделение водного конденсата. С низа сепа�
ратора С�3 выводится водный конденсат и насо�
сом Н�3/1,2 часть подается в прямоточную сек�
цию сероуловителя УС�1 для охлаждения и кон�
денсации элементной серы. Газ после сепаратора
С�3 частично направляется на рецикл во входной
сепаратор С�1, а балансовое количество выводит�
ся с установки.

Для определения состава очищенного газа и
качества полученной серы, а также дальнейшего
анализа процесса прямого окисления сероводоро�
да в серу смоделирована технологическая схема
процесса в программном комплексе «Unisim
Design». Расчетная схема состоит из общей схемы
УПС (рис. 2) и подсхемы – реактор прямого окис�
ления с сероуловителем (рис. 3).

При проведении данного процесса образует�
ся два продукта: очищенный газ и сера техничес�
кая, составы которых приведены в табл. 3 и 4, со�
ответственно.

Таким образом, образуется сера техническая,
которая соответствует сорту не ниже 9995 по
ГОСТ 127.1�93, а также получается очищенный от
сероводорода газ без окисления углеводородов,
содержащихся в нем.

При этом необходимо поддерживать темпе�
ратуру на выходе из реактора Р�1 не выше 280 оС,
иначе начинается конверсия углеводородов 11, ко�
торая может привести к разогреву оборудованию

 

Рис. 2. Расчетная схема УПС

Рис. 3. Расчетная схема реактора прямого окисления с сероуловителем
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и переходу процесса в неконтролируемую об�
ласть. Согласно графику 11, благоприятным явля�
ется диапазон температур 250–280 оС, близкие
значения наблюдаются в экспериментах по раз�
дельному окислению пропана и сероводорода на
катализаторе MgCr2O4/γ�Al2O3. При температуре
ниже 250 оС наблюдается снижение конверсии се�
роводорода.

Таблица 3
Состав очищенного газа

Содержание  компонентов  % мол.  % мас. 
CH4 0.11 0.06 
C2H6 0.04 0.04 
C3H8 0.02 0.03 
i-C4H10 0.01 0.01 
n-C4H10 0.00 0.01 
C5+высш 0.14 0.34 
H2O 31.15 19.82 
CO2 19.73 30.66 
N2 47.74 47.51 
H2S 0.73 0.88 
SO2 0.25 0.55 
O2 0.08 0.09 
Итого 100 100 
Молекулярная масса  28.31 
Плотность при ст. усл., кг/м3 1.489 

Таблица 4
Состав серы

Содержание компонентов % мас. 
Сера 99.945 
H2O 0.001 
O2 0.054 
Итого 100 

Результаты и их обсуждение

Концентрация сероводорода в кислом газе
оказывает существенное влияние на температур�
ный режим реактора. Установлено, что повыше�

ние концентрации сероводорода в газе приводит к
повышению температуры на выходе из реактора.
Однако при высоких концентрация сероводорода
в исходном газе снижение температуры в реакторе
(до 280 оС) приводит к началу конденсации серы
уже в самом реакторе.

В ходе моделирования процесса прямого
окисления сероводорода в серу при стехиометри�
ческой подаче кислорода температура на выходе
из реактора устанавливалась на уровне 290 оС,
данное значение выходит за пределы допустимого
температурного диапазона (250–280 оС). При
снижении температуры ниже 280 оС наблюдается
конденсация серы(рис. 4).

При этом в продуктах реакции находится
4.62% мас. жидкой сконденсированной серы, ко�
торая осаждается на поверхности катализатора,
снижая его активность и нарушая технологичес�
кий режим. Поэтому необходимо определить пути
предотвращения конденсации серы в реакторе
прямого окисления с псевдоожиженным слоем
катализатора.

Данную задачу можно решить, например,
снижением концентрации сероводорода в исход�
ном газе путем рециркуляции очищенного газа. В
этой связи необходимо рассчитать расход газа, ко�
торый необходимо направлять на рецикл, чтобы
при температуре 280 оC не наблюдалась конденса�
ция сера в реакторе, а также определить характер
влияния концентрации сероводорода в исходном
газе на количество газа, которое необходимо пода�
вать на рецикл.

При моделировании концентрацию серово�
дорода изменяли в интервале 20–60 % мол. с ша�
гом 10%. Расход и параметры исходного газа были
одинаковы. При этом анализировали мощность
входной газодувки и количества тепла, отводимо�
го из слоя катализатора.

Рис. 4. Характеристика потока
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Рис. 5. Зависимость температуры конденсации серы и мощности газодувки от количества газа, подаваемого на 
рецикл 

 
 
С целью упрощения определения температу�

ры начала конденсации серы при различных кон�
центрациях сероводорода в исходном газе была 
написана и использована программа на языке 
Python. 

На рис. 5 представлена зависимость темпера�
туры конденсации от количества газа, подаваемого 
на рецикл для кислого газа с концентрацией серо�
водорода 52% мол. Согласно данному графику, для 
снижения температуры конденсации до 280 оC не�
обходимо подавать 4000 кг/ч очищенного газа на 
рецикл, при этом потребляемая мощность газодув�
ки увеличивается с 60 до 100 кВт (рис. 5), а коли�
чество отводимого тепла из слоя катализатора сни�
зится с 5563 до 5550 кВт (рис. 6). Для того чтобы 
снизить температуру начала конденсации серы до 
250 оC, необходимо подавать 25000 кг/ч очищенно�
го газа, что приведет к увеличению потребляемой 
мощности газодувки с 60 до 350 кВт и снижению 
количества отводимого тепла из слоя катализатора 
с 5553 до 5452 кВт.  

Таким образом, изменение количества рецир�
кулирующего газа незначительно влияет на коли�
чество отводимого тепла из реактора Р�1, однако 
оказывает существенное влияние на количество 
потребляемой мощности газодувкой ГД�1, что при�
водит к увеличению эксплуатационных затрат. По�

этому оптимальное количество газа, подаваемое на 
рецикл, равно 4000 кг/ч, при этом соблюдается 
технологический режим и эксплуатационные за�
траты невелики. Оптимальная температура кон�
денсации серы без учета технологического запаса 
равна 280 оC. 

 

 
 
Рис. 6. Зависимость количества тепла, отводимого из 
слоя катализатора, от количества газа, подаваемого на 
рецикл  

 
На рис. 7 показано влияние концентрации се�

роводорода в исходном газе на количества очищен�
ного газа, подаваемого на рецикл.  
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Рис. 7. Зависимость температуры конденсации от ко�
личества газа, подаваемого на рецикл при различных 
концентрациях сероводорода в исходном газе 

 
Как видно из рис. 7, концентрация сероводо�

рода в исходном газе значительно влияет на темпе�
ратуру начала конденсации серы в реакторе. При 
концентрации сероводорода 20% мол. конденсация 
начинается только при 270 оC, следовательно, нет 
необходимости использовать рецикл очищенного 
газа. При концентрации сероводорода 30 % мол. 
конденсация начинается при 280 оC, что также не 
требует подачи газа на рецикл. Однако для исход�
ного газа с концентрацией сероводорода свыше 
30% мол. для поддержания температуры конденса�
ции серы 280 оC необходимо подавать на рецикл 
очищенный газ в количестве 1700–5100 кг/ч (табл. 
5). 

 
Таблица 5 

Зависимость концентрации от количест�
ва рециркулирующего газа  

 
№ Концентрация серово-

дорода, % мол. 
Массовый расход 
газа на рецикл, кг/ч 

1 20 0 
2 30 1 
3 40 1700 
4 50 3800 
5 60 5100 

 
На рис. 8 представлена зависимость мощности 

газодувки от концентрации сероводорода в исход�
ном газе, на рис. 9 – зависимость количества тепла, 
отводимого слоя катализатора реактора Р�1 от кон�
центрации сероводорода в исходном газе. 

Согласно зависимости на рис. 8, увеличение 
концентрации сероводорода в исходном газе при�
водит к повышению мощности потребляемой газо�
дувкой ГД�1.  

 
Рис. 8. Зависимость мощности газодувки от концен�
трации сероводорода в исходном газе  
 

 
 
Рис. 9. Зависимость количества тепла, отводимого из 
слоя катализатора, от концентрации сероводорода в 
исходном газе 

 
Как видно из рис. 9, при увеличении концен�

трации сероводорода в исходном газе значительно 
возрастает количества тепла, которое необходимо 
отводить из слоя катализатора – увеличение кон�
центрации H2S на каждые 10% приводит к повы�
шению количества отводимого тепла на 1 МВт. 

Таким образом, предлагаемое решение позво�
ляет предотвратить процесс конденсации серы в 
реакторе прямого окисления, что обеспечивает ста�
бильность работы установки. При этом неизбежно 
будет наблюдаться увеличение эксплуатационных 
затрат в плане повышения потребления энергии 
газодувкой ГД�1, однако потребление котловой 
воды, для снятия тепла из слоя катализатора в ре�
акторе Р�1 будет снижено. Возникающие недостат�
ки незначительны по сравнению с полученными 
результатами, позволяющими не только стабили�
зировать работу установки, но и снять ограничения 
по содержанию сероводорода в сырье. 
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