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摘要:采用单床方法模拟了 １０ 床 ５ 组分变压吸附提 Ｈ２ꎬ考察了吸附剂配比和均压次数的影响ꎮ 结果显示ꎬ在计算条件下ꎬ
Ｈ２ 摩尔分数 ９９􀆰 ９５５％ꎬＣＯ 含量 ０􀆰 ２６ ｍｍｏｌ / ｋｍｏｌꎬ氢气回收率 ９０％ꎬ与工业数据吻合ꎻ从吸附结束到顺放结束ꎬ负载曲线峰面动

态移动ꎬＮ２ 和 ＣＯ 负载曲线有“驼峰”形成ꎻ逆放和冲洗 ２ 个步骤解吸的杂质量最多ꎬ再生结束后 ＣＨ４ 残余 ３􀆰 ２９％ꎬ残余比例最

小ꎻ随着分子筛比例的增加ꎬＨ２ 纯度增加ꎬＣＯ 含量降低ꎬ进入分子筛层 ＣＯ２ 量增加ꎬ分子筛比例 ７０％较为合适ꎻ均压次数从 ２
次增加至 ５ 次ꎬＨ２ 回收率从 ８３􀆰 ６％增加至 ９０％ꎬ原料气处理能力从 １􀆰 ４ ｍｏｌ / ｓ 减小至 ０􀆰 ９９９ ｍｏｌ / ｓꎮ
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　 　 变压吸附(ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎꎬＰＳＡ)是一

种利用不同气体在吸附剂上吸附性能的差异实现气

体分离与净化的技术ꎬ该技术在 ２０ 世纪 ６０ 年代实

现工业化以来得到迅速的发展ꎬ已经广泛应用于冶

金、化工、环保、能源等各种工业领域ꎬ并从最初工艺

过程的补充工序逐步转变为主流程中的重要单元ꎮ
随着变压吸附技术的不断发展ꎬ人们对变压吸附的

认识和研究也在不断深入ꎬ从研究吸附剂的热力学、
动力学到研究吸附过程、循环工艺优化[１－３]ꎻ从研究

具体工艺步骤的改进到研究装置整体的安全评

价[４－５]ꎻ从实验研究到模拟研究[６－７]ꎻ只是以往对变

压吸附提 Ｈ２ 过程的模拟研究大都集中在 ４ 床及以

下的实验室条件ꎮ 变压吸附的过程模拟有严格多床

模拟方法和单床模拟多床方法 ２ 种ꎬ在前期的工作

中ꎬ笔者利用严格多床方法模拟了 ５ 床变压吸附提

Ｈ２ 过程床层内气相各组分在工艺过程中的变化规

律[８]ꎬ由于采用严格多床方法进行模拟计算时需要

对工艺中每个吸附床进行同时计算ꎬ计算量非常大ꎬ
大型多床多步均压工艺过程的计算非常困难ꎬ采用

单床模拟多床的方法只需要对一个吸附床即计算吸

附床进行严格的方程计算ꎬ从而大幅减少计算量ꎬ简
化计算过程ꎮ Ｒｉｂｅｉｒｏ 等[９] 在模拟四床九步复合床

层变压吸附提 Ｈ２ 过程时ꎬ比较了采用严格的多床

模拟的方法和单床模拟多床的方法ꎬ结果发现两者

得到的氢气纯度和收率近乎一致ꎬ杨彦刚[１０] 在模拟

优化合成气净化时证明了采用单床模拟多床的方法

是可靠的ꎮ 本文中采用单床模拟多床方法研究 １０
床 ５ 均 ５ 组分复合床变压吸附提 Ｈ２ 过程ꎬ通过对计

􀅰５１２􀅰
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算结果和工业装置运行数据对比分析证明计算结果

的准确性ꎬ同时对循环过程中吸附床层杂质负载量

的变化过程进行了分析ꎬ并对影响变压吸附提 Ｈ２

性能的重要参数进行了研究ꎬ为工业装置的设计优

化提供重要的理论数据ꎮ

１　 模型建立及求解

１􀆰 １　 数学模型

变压吸附提氢过程的数学模拟采用非等温动力

学模型ꎬ该模型有如下假设[９]:所有气体遵从理想

气体性质ꎻ忽略床层的径向扩散ꎻ忽略床层与壁面及

环境的热量交换ꎮ 采用以上假设后的数学模型由质

量平衡方程(１)、吸附动力学方程(２)、动量平衡方

程(３)、吸附平衡方程(４)、气相热量平衡方程(５)
和固相热量平衡方程(６)构成ꎮ

∂(ｖｇｃｉ) / ∂ｚ ＋ ∂ｃｉ / ∂ｔ ＋ [(１ － εｂ) / εｂ](∂ｑｉ / ∂ｔ) ＝ ０ (１)

式中ꎬｖｇ 为气体表观速度ꎻｃｉ 为气相组分浓度ꎻεｂ 为

空隙率ꎻｑｉ 为 ｉ 组分吸附量ꎻｚ 为轴向坐标ꎻｔ 为时间ꎮ
∂ｑｉ / ∂ｔ ＝ ｋｉ(ｑ∗

ｉ － ｑｉ) (２)

式中ꎬｑ∗
ｉ 为 ｉ 组分平衡吸附量ꎻ ｋｉ 为 ｉ 组分传质

系数ꎮ
∂Ｐ / ∂ｚ ＝ － ({[１􀆰 ５ × １０ －３(１ － εｂ) ２] / (２ｒｐψ) ２ε３

ｂ}μｖｇ ＋

１􀆰 ７５ × １０ －３Ｍρｇ[(１ － εｂ) / ２ｒｐψε３
ｂ]ｖ２ｇ) (３)

式中ꎬＰ 为压力ꎻμ 为黏度ꎻＭ 为气体摩尔质量ꎻρｇ 为

气体密度ꎻ ｒｐ 为吸附剂颗粒半径ꎻψ 为颗粒形状

因子ꎮ
ｑ∗
ｉ ＝ [( ＩＰ１ｉ － ＩＰ２ｉＴｓ) ＩＰ３ｉｅＩＰ４ｉ / ＴｓＰｉ] /

[１ ＋ ∑
ｋ

( ＩＰ３ｋｅＩＰ４ｋ / ＴｓＰｋ)] (４)

式中ꎬＩＰ１ｉ ~ ＩＰ４ｉ为模型系数ꎻＴｓ 为固相温度ꎻＰ ｉ 为 ｉ
组分的分压力ꎮ

－ ｋｇ(∂２Ｔｇ / ∂ｚ２) ＋ Ｃｖｇｖｇρｇ(∂Ｔｇ / ∂ｚ) ＋ εｂＣｖｇρｇ(∂Ｔｇ / ∂ｔ) ＋
Ｐ(∂ｖｇ / ∂ｚ) ＋ ＨＴＣａｐ(Ｔｇ － Ｔｓ) ＝ ０ (５)

式中ꎬＴｇ 为气相温度ꎻＣｖｇ为气相定容热容ꎻＨＴＣａｐ为

气固相传热系数ꎮ

－ ｋｓ(∂２Ｔｓ / ∂ｚ２) ＋ ρｓＣｐｓ(∂Ｔｓ / ∂ｔ) ＋ ρｓ∑
ｎ

ｉ ＝ １
(Ｃｐａｉｗｉ)(∂Ｔｓ / ∂ｔ) ＋

ρｓ∑
ｎ

ｉ ＝ １
[ΔＨｉ(∂ｗｉ / ∂ｔ)] － ＨＴＣａｐ(Ｔｇ － Ｔｓ) ＝ ０ (６)

式中ꎬρｓ 为吸附床密度ꎻＣｐｓ为吸附剂定压热容ꎻＣｐａｉ

为组分 ｉ 气体等压热容ꎻｗ ｉ 为固相吸附 ｉ 组分气体

量ꎻΔＨｉ 为 ｉ 组分的吸附热ꎮ
１􀆰 ２　 物理模型

单床模拟多床方法 １０ 床 ５ 均压变压吸附提 Ｈ２

过程中ꎬ计算吸附床依次经历吸附 ( Ａ)、一均降

(１ＥＤ)、 二均降 ( ２ＥＤ)、 三均降 ( ３ＥＤ)、 四均降

(４ＥＤ)、 五均降 ( ５ＥＤ)、 顺放一 ( ＰＰ１)、 顺放二

(ＰＰ２)、逆放(Ｄ)、冲洗二(Ｐ２)、冲洗一(Ｐ１)、五均

升(５ＥＲ)、四均升 ( ４ＥＲ)、三均升 ( ３ＥＲ)、二均升

(２ＥＲ)、一均升(１ＥＲ)和终升(ＦＲ)共 １７ 个步骤ꎬ每
个循环 ８５０ ｓꎬ计算吸附床与其他 ９ 个吸附床的耦合

过程用虚拟吸附床实现ꎮ
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　 　 (上接第 ２１４ 页)

３　 结论

提出了一种基于 ＡＡＶＭ 折衷二元蒸馏塔稳态

设计与动态控制的方法ꎮ 当进料位置变化时ꎬ由于

能够预测精馏段与提馏段之间相互作用的变化程

度ꎬ该方法可以提示进料位置的移动方向以改善系

统动态控制的性能ꎮ 以分离乙醇 /丁醇以及丙烷 /异
丁烷二元混合物的蒸馏塔为对象ꎬ结果表明ꎬ这种方

法既能够实现一般二元蒸馏塔稳态设计与动态控制

的有效平衡ꎬ又可以降低优化搜索的复杂性与计算

强度ꎮ
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１􀆰 ３　 参数设计及计算

吸附床采用活性炭(ＡＣ)和 ５Ａ 分子筛(５Ａ)复
合吸附床ꎬ活性炭装在吸附床的下部ꎬ分子筛装在吸

附床的上部ꎬ吸附床和吸附剂的计算参数如表 １ 所

示ꎬ为了与工业装置运行结果相比较ꎬ吸附剂的密度

按照大型工业装置的装填密度设置ꎬ吸附床的高度

按照工业装置的高度设置ꎬ吸附床的总高度为 ５ ｍꎮ
计算原料气的组成为 Ｖ ( Ｈ２ ) / Ｖ ( Ｎ２ ) / Ｖ ( ＣＨ４ ) /
Ｖ(ＣＯ) / Ｖ(ＣＯ２)＝ ７０ / １４ / ３ / ５ / ８ꎻ沿吸附床轴向将计

算区域划分为 １００ 个节点ꎬ偏微分方程采用一阶上

风差分法(ＵＤＳ１)离散ꎻ原料气温度为 ２９８􀆰 １５ Ｋꎬ解
吸气压力为 ０􀆰 １２５ ＭＰａꎬ顺放压差为 ０􀆰 ２８ ＭＰａꎬ计算

时间步长 ２ ｓꎮ
表 １　 吸附床和吸附剂物性参数

参数
数值

ＡＣ ５Ａ

吸附床直径(Ｄ) / ｍ ０􀆰 １ ０􀆰 １

空隙率(εｂ) ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５

装填密度(ρｂ) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ６７０ ７５０

颗粒半径( ｒｐ) / ｍ ０􀆰 ００１０５ ０􀆰 ００１

颗粒形状因子(ψ) ０􀆰 ８３ １

吸附剂比热(Ｃｐｓ) / (ｋＪ􀅰ｋｇ－１􀅰Ｋ－１) ０􀆰 ８９ ０􀆰 ９２１

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 计算结果的验证

本文中计算原料气条件与工艺条件按照工业装

置的数据进行设置ꎬ通过计算结果与工业装置运行

数据的对比验证模型计算的准确性ꎮ 在模拟计算时

通过调整进料量来控制产品 Ｈ２ 的摩尔分数在

９９􀆰 ９％以上ꎬ产品气中 ＣＯ 小于 １ ｍｍｏｌ / ｋｍｏｌꎬ计算

中控制最后一步均压的阀门参数ꎬ使顺放前压力在

０􀆰 ５ ＭＰａ 左右ꎬ以保证冲洗气量ꎮ 计算稳定后ꎬ产品

Ｈ２ 摩尔分数为 ９９􀆰 ９５５％ꎬＣＯ 含量为 ０􀆰 ２６ ｍｍｏｌ / ｋｍｏｌꎬ
Ｈ２ 回收率为 ９０％ꎬ原料气处理能力为 ０􀆰 ９９９ ｍｏｌ / ｓꎬ
与工业装置的运行数据吻合ꎬ说明本文中所采用的

数学模型可行ꎬ模拟结果可信ꎮ
２􀆰 ２　 吸附床杂质负载量的变化规律

吸附床杂质负载量可以直观反映出吸附剂吸附

和解吸过程及床层内杂质锋面的移动过程ꎮ 图 １ 为

５ 步均压时 ４ 种杂质组分从吸附到冲洗一共 １０ 个

步骤结束时刻沿吸附床轴向的负载量ꎮ 由图 １ 可以

看出ꎬ吸附结束时 Ｎ２ 和 ＣＯ 的负载曲线在活性炭层

形成了明显的“驼峰”ꎬ其中 Ｎ２ 的驼峰位置在 １􀆰 ３ ｍ
处ꎬＣＯ 的驼峰位置在 ０􀆰 ９ ｍ 处ꎬ而 ＣＨ４ 和 ＣＯ２ 的负

载曲线并未形成“驼峰”ꎬ另外ꎬＮ２ 在均压降至顺放

结束过程中在分子筛层又形成了第二个“驼峰”ꎮ
“驼峰”是由于多组分竞争吸附形成的ꎬ由吸附平衡

模型方程(方程 ４)可知ꎬ当弱吸附组分吸附达到平

衡以后ꎬ强吸附组分还未饱和ꎬ继续吸附强吸附组分

造成方程中的分母增加ꎬ使得弱吸附组分吸附量降

低ꎬ从吸附剂中解吸ꎬ即强吸附组分对弱吸附组分的

置换作用ꎬ从而在吸附床的饱和区形成强吸附组分

置换吸附弱吸附组分的“驼峰”ꎮ

１—Ａ 末ꎻ２—１ＥＤ 末ꎻ３—２ＥＤ 末ꎻ４—３ＥＤ 末ꎻ５—４ＥＤ 末ꎻ
６—５ＥＤ 末ꎻ７—ＰＰ２ 末ꎻ８—Ｄ 末ꎻ９—Ｐ２ 末ꎻ１０—Ｐ１ 末

图 １　 吸附床轴向负载量

吸附过程结束以后ꎬ在经历 ５ 步均压降及顺放

过程中ꎬ吸附床内的压力逐步降低ꎬ吸附床内的杂质
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分压也逐步降低ꎬ因此处于杂质饱和区域内的吸附

剂逐步解吸ꎬ解吸的杂质随降压气流前移而进一步

吸附ꎬ即形成吸附床内杂质负载锋面的动态移动ꎬ从
图 １ 可以看出ꎬ床层内杂质负载锋面前移最多的是

Ｎ２ꎬ其次是 ＣＯꎬ而 ＣＯ２ 在顺放过程结束前负载锋面

移动不明显ꎮ
由图 １ 可以看出ꎬ在顺放结束时吸附床内的负

载锋面达到最前沿ꎬ从逆放过程开始向吸附床入口

移动ꎬ吸附床内的杂质在逆放及冲洗过程逐步解吸ꎬ
吸附床得到再生ꎮ 表 ２ 是杂质在不同再生阶段解吸

气量占比ꎮ 从表 ２ 可以看出ꎬＮ２、ＣＨ４、ＣＯ 和 ＣＯ２ 在

逆放过程中负载量变化占整个解吸过程负载量变化

的比例分别为 ２６􀆰 １％、５４􀆰 ９％、３６􀆰 ６％、４２􀆰 ５％ꎬ即再

生初期解吸的先后顺序为 ＣＨ４、ＣＯ２、ＣＯ、Ｎ２ꎬ基本符

合先入口后出口ꎬ先强吸附组分后弱吸附组分的顺

序ꎬ解吸时弱吸附组分对强吸附组分有冲洗作用ꎮ
由图 １ 可以看出ꎬＣＨ４ 在吸附床入口接近饱和ꎬ而
ＣＯ２ 还未饱和ꎬ且 ＣＨ４ 的吸附热更小ꎬ更易于解吸ꎬ
因此ꎬＣＨ４ 相对于 ＣＯ２ 虽是弱吸附组分ꎬ在再生的

初期解吸比例大于 ＣＯ２ꎮ 表 ２ 显示ꎬ冲洗结束时吸

附床内的杂质都有一定的负载量ꎬ其中 Ｎ２ 与 ＣＯ２

的残存量最大ꎬＣＨ４ 的残存量最小ꎬ即 ＣＨ４ 解吸得

最为彻底ꎬ而 ＣＯ２ 的解吸程度最差ꎮ
表 ２　 不同再生阶段的解吸量占比

气体
解吸量与最大吸附量的比值 / ％

Ｄ Ｐ２ Ｐ１

Ｎ２ ２６􀆰 １ ４９􀆰 ８ ２４􀆰 １

ＣＨ４ ５４􀆰 ９ ３９􀆰 １ ６􀆰 １

ＣＯ ３６􀆰 ６ ４７􀆰 １ １６􀆰 ２

ＣＯ２ ４２􀆰 ５ ４１􀆰 ４ １６􀆰 １

２􀆰 ３　 吸附剂配比优化

图 ２ 是不同吸附剂配比条件下产品气 Ｈ２ 纯度

和 ＣＯ 含量(计算时 Ｈ２ 回收率相同)ꎬ图 ３ 是顺放结

束时吸附床的杂质负载量沿轴向的分布ꎮ 由图 ２ 可

以看出ꎬ随着 ５Ａ 比例增加ꎬＨ２ 纯度增加ꎬＣＯ 含量减

少ꎮ 当 ５Ａ 比例为 ４０％时 Ｈ２ 摩尔分数不足 ９９􀆰 ８％ꎬ
ＣＯ 含量达到 １１ ｍｍｏｌ / ｋｍｏｌꎬ是 ５Ａ 比例为 ７０％时

ＣＯ 含量的 ４２ 倍ꎻ由图 ３ 可以看出ꎬ在顺放结束时随

着 ５Ａ 比例减小ꎬＮ２ 和 ＣＯ 的负载峰面逐渐向吸附

床出口移动ꎮ 因此ꎬ增加 ５Ａ 的比例可以提高 Ｈ２ 纯

度和有效降低产品气中 ＣＯ 含量ꎬ这主要是由于 Ｎ２

和 ＣＯ 在 ５Ａ 上的吸附量大于在 ＡＣ 上的吸附量ꎮ

ＣＯ２ 在 ５Ａ 上难于解吸ꎬ在优化吸附剂配比时还要

　 　 　 　 　 　 　

１—ＣＯꎻ２—Ｈ２

图 ２　 不同吸附剂配比时的运行结果

(ａ)Ｖ(５Ａ) / Ｖ(ＡＣ)＝ ４ / １

(ｂ)Ｖ(５Ａ) / Ｖ(ＡＣ)＝ ７ / ３

(ｃ)Ｖ(５Ａ) / Ｖ(ＡＣ)＝ ３ / ２

(ｄ)Ｖ(５Ａ) / Ｖ(ＡＣ)＝ ２ / ３

１—ＣＯ２ꎻ２—ＣＯꎻ３—ＣＨ４ꎻ４—Ｎ２

图 ３　 顺放结束时刻吸附床负载量沿轴向变化
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防止大量 ＣＯ２ 进入 ５Ａ 床层ꎮ 由图 ３ 可以看出ꎬ随
着 ５Ａ 比例增加ꎬ进入 ５Ａ 床层的 ＣＯ２ 量逐渐增加ꎬ
在 ５Ａ 比例为 ４０％时几乎无 ＣＯ２ 进入 ５Ａ 床层ꎬ在
５Ａ 比例为 ８０％时ꎬ有大量 ＣＯ２ 进入 ５Ａ 床层ꎮ 本文

中计算原料气条件下在 ５Ａ 比例为 ７０％时ꎬ既可以

满足较高的 Ｈ２ 纯度和较低 ＣＯ 含量ꎬ又可以满足仅

有少量 ＣＯ２ 进入 ５Ａ 床层的要求ꎬ为较优的吸附剂

配比ꎮ
２􀆰 ４　 均压次数的影响

图 ４ 是在保持相同 Ｈ２ 纯度条件下 Ｈ２ 回收率

和原料气处理能力随均压次数的变化曲线ꎬ由图 ４
可以看出ꎬ随着均压次数的增加ꎬＨ２ 回收率增加ꎬ而
原料气处理能力减小ꎬ从 ２ 次均压增加到 ５ 次均压ꎬ
Ｈ２ 回收率从 ８３􀆰 ６％增加到 ９０􀆰 ０％ꎬ并且曲线的斜率

逐渐减小ꎬ即随着均压次数的增加ꎬ每增加一次均压

所增加的收率减小ꎬ其中ꎬ均压次数从 ２ 次增加到 ３
次 Ｈ２ 回收率增加 ３􀆰 ４％ꎬ而均压次数从 ４ 次增加到

５ 次 Ｈ２ 回收率增加 １􀆰 ２％ꎮ 吸附床完成吸附后依靠

均压步骤回收吸附床内的 Ｈ２ꎬ均压次数越多ꎬ均压

完成后的压力越低ꎬ回收的 Ｈ２ 也越多ꎬ然而每多增

加一步均压ꎬ均压结束后所降低的压力越小ꎬ因此随

着均压次数的增加ꎬ所增加的 Ｈ２ 收率数值减小ꎮ
均压结束后吸附床内的 Ｈ２ 一部分通过顺放步骤作

为解吸气令其他的吸附床解吸ꎬ一部分在逆放过程

中作为自身吸附床的解吸气令杂质再生ꎬ均压结束

后的吸附床压力高低决定了解吸气量的多少ꎬ而吸

附剂的动态吸附容量与解吸气量正相关ꎬ因此ꎬ随着

均压次数的增加ꎬ均压结束后压力降低ꎬ吸附剂动态

吸附容量减少ꎬ５ 步均压的原料气处理能力仅是 ２
步均压的 ７０􀆰 ７％ꎮ

１—氢气回收率ꎻ２—原料气处理能力

图 ４　 氢气回收率和原料气处理量

随均压次数的变化

３　 结论

(１)模拟计算条件下ꎬＨ２ 摩尔分数为 ９９􀆰 ９５５％ꎬ

ＣＯ 含量为 ０􀆰 ２６ ｍｍｏｌ / ｋｍｏｌꎬＨ２ 回收率为 ９０％ꎬ与工

业装置运行数据相吻合ꎮ
(２)从吸附结束到顺放结束ꎬＮ２ 负载曲线分别

在活性炭和分子筛床层形成 ２ 个“驼峰”ꎬＣＯ 负载

曲线仅在活性炭床层形成 １ 个“驼峰”ꎬ并且在顺向

降压过程中负载曲线峰面动态移动ꎮ
(３)在逆放、冲洗二和冲洗一 ３ 个再生步骤中ꎬ

前 ２ 个步骤解吸的杂质量最多ꎬＣＨ４ 的残余最少ꎮ
(４)随着 ５Ａ 比例的增加ꎬＨ２ 纯度增加ꎬＣＯ 含

量降低ꎬ进入 ５Ａ 的 ＣＯ２ 量逐渐增加ꎬ５Ａ 比例为

７０％是较优的比例ꎮ
(５)随着均压次数的增加ꎬＨ２ 回收率逐渐增

加ꎬ且增加的幅度逐渐减弱ꎻ吸附床的原料气处理能

力逐渐减小ꎬ５ 次均压的原料气处理能力仅是 ２ 次

均压的 ７０􀆰 ７％ꎮ
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