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摘要:介绍了水煤浆气化制氢配套的 ３ 种变换流程:三段绝热变换、绝热＋等温变换和两段等温变换ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件

对 ３ 种变换流程进行了模拟计算ꎬ同时从工艺流程、催化剂和公用工程消耗、设备投资及技术经济等方面对 ３ 种变换流程进行

了对比分析ꎬ为水煤浆气化制氢变换流程设计提供参考ꎮ
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　 　 煤制氢广泛应用于煤基化学品及石油炼制加氢

等领域ꎬ在我国氢气生产中占据主导地位ꎮ 煤制氢

装置一般由煤气化、ＣＯ 变换(简称变换)、酸性气体

脱除和氢气提纯等单元组成[１]ꎮ
变换单元的作用是在催化剂的作用下ꎬ通过变

换反应将粗煤气中的 ＣＯ 转化为 Ｈ２ꎬ是煤制氢的关

键技术之一[２]ꎮ 变换单元的关键设备为变换炉ꎬ从
变换反应热的移除方式来区分ꎬ变换炉可以分为绝

热变换炉和等温变换炉 ２ 种类型ꎮ 其中绝热变换炉

通过在 ２ 个变换炉之间设置换热器ꎬ在反应器外移

出反应热ꎮ 等温变换炉则是在变换炉中内置换热管

束ꎬ通过副产蒸汽的方式来移出反应热[３]ꎮ 采用不

同型式变换炉进行组合ꎬ可将变换流程分为绝热变

换、绝热＋等温变换和等温变换ꎮ
作为主要的煤气化技术之一ꎬ水煤浆气化在我

国煤化工领域中占有较高的市场份额[４－５]ꎮ 对于水

煤浆气化制氢ꎬ可以采用三段绝热变换、绝热＋等温

变换及两段等温变换流程ꎮ 本文中依托 １０ 万 ｍ３ / ｈ
水煤浆气化制氢项目ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对 ３ 种

变换流程进行了模拟计算ꎬ并对 ３ 种变换流程进行

了对比分析ꎬ为水煤浆气化制氢变换流程的设计提

供参考ꎮ

１　 工艺流程

１􀆰 １　 三段绝热变换

三段绝热变换流程如图 １ 所示ꎬ粗煤气首先经

过煤气预热器预热后进入第一变换炉ꎬ在催化剂的

作用下发生变换反应将粗煤气中的 ＣＯ 转化为 Ｈ２ꎮ
出第一变换炉的变换气进入中压蒸汽过热器过热变

换自产的中压蒸汽ꎬ然后依次进入煤气预热器和中

压废热锅炉ꎬ通过加热粗煤气和副产中压蒸汽的方

式进一步回收反应热ꎮ 降温后的变换气进入第二变

换炉中继续进行变换反应ꎮ 离开第二变换炉的变换

气经过次中压废热锅炉降温后进入第三变换炉完成

最终的变换反应ꎮ 出第三变换炉的变换气依次经过

中压锅炉给水预热器、低压废热锅炉、低压锅炉给水

预热器及除盐水预热器分级回收热量并在第一、第
二和第三分离器中分离出冷凝液ꎮ 来自第三分离器
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的变换气经过变换气水冷器冷却降温后经第四分离

器分离冷凝液后进入下游单元ꎮ

图 １　 三段绝热变换流程示意图

１􀆰 ２　 绝热＋等温变换

绝热＋等温变换流程如图 ２ 所示ꎬ在此流程

中ꎬ绝热变换炉即图 １ 中的第一变换炉ꎮ ２ 个流程

的区别在于绝热＋等温变换流程采用 １ 台等温变

换炉取代了三段绝热变换流程中的第二、第三变

换炉及次中压废热锅炉ꎮ 来自中压废热锅炉的变

换气进入到等温变换炉中进行变换反应ꎬ在等温

变换炉中设置有换热管束ꎬ通过副产次中压蒸汽

来移走反应热ꎮ 等温变换炉前后的绝热反应部分

及热量回收部分与三段绝热变换流程完全相同ꎬ
在此不再赘述ꎮ

图 ２　 绝热＋等温变换流程示意图

１􀆰 ３　 两段等温变换

两段等温变换流程如图 ３ 所示ꎬ粗煤气首先经

过煤气预热器预热后进入第一等温变换炉进行变换

反应ꎬ同时通过变换炉内的换热管束副产中压蒸汽

以移走反应热ꎮ 离开第一等温变换炉的变换气进

入煤气预热器降温后进入第二等温变换炉中继续

进行变换反应ꎬ同时通过变换炉内的换热管束副

产次中压蒸汽以移走反应热ꎮ 第二等温变换炉之

后的热量回收部分与三段绝热变换流程完全相

同ꎬ在此不再赘述ꎮ

图 ３　 两段等温变换流程示意图

２　 模拟计算

２􀆰 １　 计算基准

依托 １０ 万 ｍ３ / ｈ 水煤浆气化制氢装置ꎬ采用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ７􀆰 ２ 软件对变换流程进行模拟计算ꎮ 年

操作时间为 ８ ０００ ｈꎮ 粗煤气温度 ２３６℃ꎬ压力 ６􀆰 ２５
ＭＰａꎬ总湿基流量 ２６２ ０７５􀆰 ５ ｍ３ / ｈꎬ有效气(ＣＯ＋Ｈ２)
流量 １０１ ３９７􀆰 ０ ｍ３ / ｈꎮ 粗煤气摩尔组成(湿基)如

表 １ 所示ꎬＣＯ 干基摩尔分数为 ４７􀆰 ８４％ꎬ水气比为

１􀆰 １４ꎮ
表 １　 粗煤气组成 ％

组分 Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ Ｈ２Ｏ Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ 其他

摩尔分数 １６􀆰 ３７ ２２􀆰 ３２ ７􀆰 ６７ ５３􀆰 ３４ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ２２

２􀆰 ２　 计算结果

２􀆰 ２􀆰 １　 三段绝热变换

三段绝热变换工艺操作参数见表 ２ꎮ 由表 ２ 可

知ꎬ通过三段绝热变换将粗煤气中的 ＣＯ 干基摩尔

分数 由 ４７􀆰 ８７％ 降 低 至 ０􀆰 ６９％ꎬ 总 变 换 率 为

９７􀆰 ８９％ꎬ最终变换气中 Ｈ２ 流量为 １００ ０９２􀆰 ６ ｍ３ / ｈꎮ
其中经过第一变换炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ４７􀆰 ８７％
降低至 ７􀆰 ０６％ꎬ变换率为 ７９􀆰 ６１％ꎮ 经过第二变换

炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ７􀆰 ０６％降低至 １􀆰 ６２％ꎬ变换

率为 １５􀆰 ４６％ꎮ 经过第三变换炉 ＣＯ 干基摩尔分数

由 １􀆰 ６２％降低至 ０􀆰 ６９％ꎬ变换率为 ２􀆰 ８２％ꎮ
由以上分析可知ꎬ主要变换反应在第一变换

炉和第二变换炉中完成ꎬ因此是否设置第三变换

炉要结合全厂流程配置来考虑ꎮ 例如ꎬ如果全厂

有燃料气需求ꎬ则可考虑仅设置两段变换ꎬ变换气

中残余的 ＣＯ 可以在后续单元中分离出来作为燃

料气ꎬ降低投资ꎮ 如果全厂无燃料气需求ꎬ则考虑

设置三段变换ꎬ最大限度地将 ＣＯ 转化为 Ｈ２ꎬ降低

有效气损失ꎮ
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表 ２　 三段绝热变换工艺操作参数

物料点 １ ２ ３ ４ ５ ６ ７ ８

介质名称 粗煤气 变换气 变换气 变换气 变换气 变换气 变换气 变换气

温度 / ℃ ２３６􀆰 ０ ２８０􀆰 ０ ４４７􀆰 ５ ２６４􀆰 ９ ２９８􀆰 １ ２４０􀆰 ４ ２４６􀆰 ２ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ６􀆰 ２５ ６􀆰 ２０ ６􀆰 １２ ６􀆰 ０５ ５􀆰 ９６ ５􀆰 ９４ ５􀆰 ８９ ５􀆰 ７５

摩尔流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ ８０１５􀆰 １

摩尔组成 / ％

　 Ｈ２ １６􀆰 ３７ １６􀆰 ３７ ３４􀆰 １３ ３４􀆰 １３ ３７􀆰 ５９ ３７􀆰 ５９ ３８􀆰 ２１ ５５􀆰 ７５

　 ＣＯ ２２􀆰 ３２ ２２􀆰 ３２ ４􀆰 ５５ ４􀆰 ５５ １􀆰 １０ １􀆰 １０ ０􀆰 ４７ ０􀆰 ６９

　 ＣＯ２ ７􀆰 ６７ ７􀆰 ６７ ２５􀆰 ４３ ２５􀆰 ４３ ２８􀆰 ８９ ２８􀆰 ８９ ２９􀆰 ５１ ４２􀆰 ９１

　 Ｈ２Ｏ ５３􀆰 ３４ ５３􀆰 ３４ ３５􀆰 ５８ ３５􀆰 ５８ ３２􀆰 １２ ３２􀆰 １２ ３１􀆰 ５０ ０􀆰 ２１

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １１

　 其他 ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ３３

２􀆰 ２􀆰 ２　 绝热＋等温变换计算结果

绝热＋等温变换工艺操作参数见表 ３ꎮ 由表 ３
可知ꎬ通过绝热＋等温变换将粗煤气中的 ＣＯ 干基摩

尔分 数 由 ４７􀆰 ８７％ 降 低 至 ０􀆰 ６３％ꎬ 总 变 换 率 为

９８􀆰 ０７％ꎬ最终变换气中 Ｈ２ 流量为 １００ ２０３􀆰 ９ ｍ３ / ｈꎮ
其中经过绝热变换炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ４７􀆰 ８７％
降低至 ７􀆰 ０６％ꎬ变换率为 ７９􀆰 ６１％ꎮ 经过等温变换

炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ７􀆰 ０６％降低至 ０􀆰 ６３％ꎬ变换

率为 １８􀆰 ４６％ꎮ
表 ３　 绝热＋等温变换工艺操作参数

物料点 １ ２ ３ ４ ５ ６

介质名称 粗煤气 变换气 变换气 变换气 变换气 变换气

温度 / ℃ ２３６􀆰 ０ ２８０􀆰 ０ ４４７􀆰 ５ ２６５􀆰 １ ２４０􀆰 ２ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ６􀆰 ２５ ６􀆰 ２０ ６􀆰 １２ ６􀆰 ０５ ６􀆰 ０２ ５􀆰 ８５

摩尔流量 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

１１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ ８０１９􀆰 ７

摩尔组成 / ％ 　 　 　 　 　 　

　 Ｈ２ １６􀆰 ３７ １６􀆰 ３７ ３４􀆰 １３ ３４􀆰 １３ ３８􀆰 ２５ ５５􀆰 ７８

　 ＣＯ ２２􀆰 ３２ ２２􀆰 ３２ ４􀆰 ５５ ４􀆰 ５５ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ６３

　 ＣＯ２ ７􀆰 ６７ ７􀆰 ６７ ２５􀆰 ４３ ２５􀆰 ４３ ２９􀆰 ５５ ４２􀆰 ９５

　 Ｈ２Ｏ ５３􀆰 ３４ ５３􀆰 ３４ ３５􀆰 ５８ ３５􀆰 ５８ ３１􀆰 ４６ ０􀆰 ２１

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １１

　 其他 ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ３２

对比可知ꎬ绝热＋等温变换虽然比三段绝热变

换少了 １ 个变换炉ꎬ但是总变换率提高了 ０􀆰 １８％ꎮ
等温变换炉内置换热管束ꎬ可以及时移走变换反应

热ꎬ保证变换反应在较低温度下进行ꎬ提高了转化

率ꎮ 三段绝热变换中第二、第三变换炉的变换反应

量由绝热＋等温变换中等温变换炉完成ꎮ

２􀆰 ２􀆰 ３　 两段等温变换计算结果

两段等温变换工艺操作参数见表 ４ꎮ 由表 ４ 可

知ꎬ通过两段等温变换将粗煤气中的 ＣＯ 干基摩尔

分数 由 ４７􀆰 ８７％ 降 低 至 ０􀆰 ５８％ꎬ 总 变 换 率 为

９８􀆰 ２１％ꎬ最终变换气中 Ｈ２ 流量为 １００ ２８４􀆰 ８ ｍ３ / ｈꎮ
其中经过绝热变换炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ４７􀆰 ８７％
降低至 ２􀆰 １９％ꎬ变换率为 ９３􀆰 ３７％ꎮ 经过等温变换

炉 ＣＯ 干基摩尔分数由 ２􀆰 １９％降低至 ０􀆰 ５８％ꎬ变换

率为 ４􀆰 ８４％ꎮ 两段等温变换的变换率比绝热＋等温

变换高 ０􀆰 １４％ꎮ
表 ４　 两段等温变换工艺操作参数

物料点 １ ２ ３ ４ ５ ６

介质名称 粗煤气 变换气 变换气 变换气 变换气 变换气

温度 / ℃ ２３６􀆰 ０ ２８０􀆰 ０ ２９９􀆰 ７ ２５４􀆰 ５ ２４０􀆰 ２ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ６􀆰 ２５ ６􀆰 ２０ ６􀆰 １７ ６􀆰 １５ ６􀆰 １２ ５􀆰 ９５

摩尔流量 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)
１１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ １１６９９􀆰 ８ ８０２３􀆰 ３

摩尔组成 　 　 　 　 　 　

　 Ｈ２ １６􀆰 ３７ １６􀆰 ３７ ３７􀆰 ２１ ３７􀆰 ２１ ３８􀆰 ２８ ５５􀆰 ８０

　 ＣＯ ２２􀆰 ３２ ２２􀆰 ３２ １􀆰 ４８ １􀆰 ４８ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ５８

　 ＣＯ２ ７􀆰 ６７ ７􀆰 ６７ ２８􀆰 ５１ ２８􀆰 ５１ ２９􀆰 ５９ ４２􀆰 ９８

　 Ｈ２Ｏ ５３􀆰 ３４ ５３􀆰 ３４ ３２􀆰 ５０ ３２􀆰 ５０ ３１􀆰 ４２ ０􀆰 ２０

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １１

　 其他 ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ３３

３　 对比分析

３􀆰 １　 工艺流程对比

对比图 １~图 ３ 可知ꎬ绝热＋等温变换和两段等

温变换均采用两段变换便达到了三段绝热变换的变
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换率ꎬ缩短了工艺流程ꎬ减少了设备数量ꎬ缩小了装

置占地ꎮ 考虑绝热变换炉采用轴向炉ꎬ则三段绝热

变换、绝热＋等温变换及两段等温变换的系统阻力

降分别约为 ０􀆰 ５、０􀆰 ４、０􀆰 ３ ＭＰａꎮ 等温变换炉具有较

低的阻力降ꎬ不仅可以降低下游酸性气体脱除单元

溶剂循环量从而节约装置能耗ꎬ还可以节省后续合

成单元(如果有)的压缩功ꎮ 不过ꎬ如果绝热变换炉

同样采用径向结构ꎬ则绝热＋等温变换及两段等温

变换的系统阻力降则不再具有明显优势ꎮ
３􀆰 ２　 催化剂及公用工程消耗

３ 种变换流程的催化剂和公用工程消耗如表 ５
所示ꎬ由于等温变换炉采用内置换热管束的方式及

时移出反应热ꎬ使得变换反应能够沿着最佳反应曲

线进行ꎬ因此催化剂装填量少于绝热变换炉ꎬ所以三

段绝热变换催化剂装填量最多ꎬ绝热＋等温变换次

之ꎬ两段等温变换最少ꎮ 三段绝热变换和绝热＋等
温变换可以利用第一个绝热变换炉出口的高温变换

气过热中压蒸汽ꎬ两者副产的蒸汽总量基本相当ꎬ分
别为 ７８􀆰 ５ ｔ / ｈ 和 ７９􀆰 ３ ｔ / ｈꎮ 两段等温变换中第一等

温变换炉变换率较高ꎬ反应热较多ꎬ因此副产的中

压饱和蒸汽较多ꎮ 由于无法过热中压蒸汽ꎬ因此

两段等温变换副产蒸汽总量高于前 ２ 个流程ꎬ为
８４􀆰 ５ ｔ / ｈꎮ ３ 个流程中用于预热除盐水的低位余热

量及循环冷却水消耗量基本相当ꎮ
表 ５　 不同变换流程催化剂及公用工程消耗表

项目

三段

绝热

变换

绝热＋

等温

变换

两段

等温

变换

备注

变换催化剂 / ｍ３ １５７􀆰 ６ １２９􀆰 ７ １１６􀆰 ０ 一次装填量

４􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 过热蒸汽 / (ｔ􀅰ｈ－１) －２８􀆰 ２ －２７􀆰 ６ ０ “－”表示副产

４􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 / (ｔ􀅰ｈ－１) ０ ０ －４３􀆰 ５ “－”表示副产

２􀆰 ５ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 / (ｔ􀅰ｈ－１) －１４􀆰 ３ －１５􀆰 ７ －６􀆰 ０ “－”表示副产

０􀆰 ６ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 / (ｔ􀅰ｈ－１) －３６􀆰 ０ －３６􀆰 ０ －３５􀆰 ０ “－”表示副产

６􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 锅炉给水 / (ｔ􀅰ｈ－１) ４３􀆰 ８ ４４􀆰 ６ ５１􀆰 ０ 　

２􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 锅炉给水 / (ｔ􀅰ｈ－１) ３７􀆰 １ ３７􀆰 １ ３６􀆰 １ 　

低位余热(预热除盐水) /

　 (ＧＪ􀅰ｈ－１)

－１０２􀆰 ７ －１００􀆰 ８ －１００􀆰 ４ “－”表示回收

低位热量

循环冷却水(Δｔ＝１０℃) /

　 (ｔ􀅰ｈ－１)

２７０􀆰 ５ ２７０􀆰 ７ ２７０􀆰 ９
　

３􀆰 ３　 设备投资

３ 种变换流程的设备投资如表 ６ 所示ꎬ两段等

温变换设备投资最高ꎬ绝热＋等温变换设备投资最

低ꎬ三段绝热变换设备投资居于二者之间ꎮ 两段等

温变换设备投资分别比三段绝热变换和绝热＋等温

变换高 １８６ 万元和 ２１３ 万元ꎮ
表 ６　 不同变换流程设备投资对比表 万元

　 三段绝热变换 绝热＋等温变换 两段等温变换

设备投资 ２２０２ ２１７５ ２３８８

３􀆰 ４　 技术经济对比

不同变换流程技术经济对比见表 ７ꎮ 由表 ７ 可

知ꎬ当中压饱和蒸汽有合适用户时ꎬ三段绝热变换、
绝热＋等温变换、两段等温变换的运行成本分别为

－７ ０２６􀆰 ８、－７ １３９􀆰 ５、－７ ２８０􀆰 ８ 元 / ｈꎮ 两段等温变换

比三段绝热变换和绝热＋等温变换每小时运行费用

分别节省 ２５４􀆰 ０、１４１􀆰 ３ 元ꎬ每年运行费用分别节省

２０３􀆰 ２ 万、 １１３􀆰 ０ 万元ꎮ 两段等温变换分别运行

１１􀆰 ０ 个月和 ２２􀆰 ６ 个月便可以收回比三段绝热变换

和绝热＋等温变换高出的设备投资ꎮ 当两段等温变

换所产中压饱和蒸汽没有合适用户时ꎬ中压饱和蒸

汽只能减压至低压蒸汽管网ꎬ此时绝热＋等温变换

运行成本最低ꎮ 总体而言ꎬ３ 种变换流程在设备投

资和运行成本之间的差别并不明显ꎮ
表 ７　 不同变换流程技术经济对比表

项目 单价

运行成本 / (元􀅰ｈ－１)

三段绝

热变换

绝热＋

等温变换

两段等

温变换

变换催化剂 ４５０００ 元 / ｍ３ ３３７􀆰 １ ２５９􀆰 ６ １８２􀆰 ８

４􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 过热蒸汽 ８０ 元 / ｔ －２２５６ －２２０８ ０

４􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 ７０ 元 / ｔ ０ ０ －３０４５

２􀆰 ５ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 ７０ 元 / ｔ －１００１ －１０９９ －４２０

０􀆰 ６ ＭＰａ Ｇ 饱和蒸汽 ６０ 元 / ｔ －２１６０ －２１６０ －２１００

６􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 锅炉给水 １０ 元 / ｔ ４３８ ４４６ ５１０

２􀆰 ０ ＭＰａ Ｇ 锅炉给水 ９ 元 / ｔ ３３３􀆰 ９ ３３３􀆰 ９ ３２４􀆰 ９

低位余热 ２７ 元 / ＧＪ －２７７２􀆰 ９ －２７２１􀆰 ６ －２７１０􀆰 ８

循环冷却水 ０􀆰 ２ 元 / ｔ ５４􀆰 １ ５４􀆰 １ ５４􀆰 ２

氢气产量差值 ０􀆰 ４ 元 / ｍ３ ０ －４４􀆰 ５ －７６􀆰 ９

总计 　 －７０２６􀆰 ８ －７１３９􀆰 ５ －７２８０􀆰 ８

　 　 注:①三段绝热变换催化剂平均寿命为 ２􀆰 ６３ ａꎬ绝热＋等温变换

催化剂平均寿命为 ２􀆰 ８１ ａꎬ两段等温变换催化剂平均寿命为 ３􀆰 ５７ ａꎻ
②“－”表示副产ꎻ③低位余热折算为 ０􀆰 ６ ＭＰａ 饱和蒸汽来计算ꎻ④假

设两段等温变换流程副产的 ４􀆰 ０ ＭＰａ 饱和蒸汽均能够被合理利用ꎮ

４　 结论及建议

和三段绝热变换相比ꎬ绝热＋等温变换和两段

等温变换具有流程短、占地少、系统阻力降低等优

点ꎮ 三者设备投资及运行成本之间并无明显区别ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２３６ 页)
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１􀆰 ２　 材料

卡培他滨原料药ꎬ连云港贵科药业有限公司生

产ꎬ批号 ００３１６０７０１ꎬ质量分数为 ９９􀆰 ４％ꎻ卡培他滨

对照品ꎬ 中国食品药品检定研究院生产ꎬ 批号

４２００１８－２０１５０１ꎬ质量分数为 ９９􀆰 ７％ꎮ 其他试剂及

其规格如表 １ 所示ꎮ
表 １　 试剂药品一览表

药品名称 级别及质量分数 / ％ 生产厂家

溴化钾 光谱纯ꎬ≥９９􀆰 ９ 天津市科密欧化学试剂有限公司

甲醇 分析纯ꎬ≥９９􀆰 ５ 天津市风船化学试剂科技有限公司

甲醇 一级色谱纯ꎬ≥９９􀆰 ９ 天津市四友精细化学品有限公司

乙腈 一级色谱纯ꎬ≥９９􀆰 ９ 天津市四友精细化学品有限公司

冰乙酸 分析纯ꎬ≥９９􀆰 ５ 天津市风船化学试剂科技有限公司

硝酸亚铈 分析纯ꎬ≥９９ 国药集团化学试剂有限公司

高氯酸 分析纯ꎬ７０􀆰 ０~７２􀆰 ０ 国药集团化学试剂有限公司

邻苯二甲

　 酸氢钾

基准试剂ꎬ≥９９􀆰 ５ 天津市科密欧化学试剂有限公司

纯水 ≥９９􀆰 ９ 实验室自制

１􀆰 ３　 实验方法

１􀆰 ３􀆰 １　 红外分光光度法( ＩＲ ｓｐｅｃｔｒｏｐｈｏｔｏｍｅｔｒｙ)
红外分光光度法用于化合物的鉴别、检查或含

量测定ꎬ具有专属性和准确度[９]ꎮ
供试品的制备与测定:卡培他滨供试品采用压

片法进行测定ꎮ 将 ２ ｍｇ 卡培他滨样品混在 ３００ ｍｇ
溴化钾中压片并进行测定ꎮ 光谱分辨率为 ４ ｃｍ－１ꎮ

供试品制备时ꎬ研磨程度的差异或吸水程度不

同等均会影响光谱的形状ꎮ 因此ꎬ进行光谱比对时ꎬ
应考虑各种因素可能造成的影响ꎮ 鉴别时ꎬ卡培他

滨对照品与样品实测谱带的波数误差应小于规定值

的±５ ｃｍ－１(０􀆰 ５％)ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ２　 旋光度测定法(Ｏｐｔｉｃａｌ Ｒｏｔａｔｉｏｎ)

在一定波长与温度下ꎬ偏振光透过每 １ ｍＬ 含有

１ ｇ 旋光性物质的溶液且光路为长 １ ｄｍ 时ꎬ测得的

旋光度为比旋度ꎮ 比旋度用于鉴别或检查光学活性

药品的纯杂程度ꎬ亦可用于测定光学活性药品的质

量分数ꎮ
待测液制备:精密称量卡培他滨ꎬ加甲醇溶解并

定量稀释制成每 １ ｍＬ 中约含 １０ ｍｇ 卡培他滨的溶

液(１􀆰 ０％)ꎮ
采用钠光谱的 Ｄ 线(５８９􀆰 ３ ｎｍ)测定旋光度ꎬ测

定管长度为 １ ｄｍꎬ测定温度为 ２０℃ꎮ 待测液配制后

３０ ｍｉｎ 内应完成旋光度测定ꎬ测定时将测定管用供

试液体冲洗数次ꎬ注入供试液体时应避免产生气泡ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ３　 高 效 液 相 色 谱 法 (Ｈｉｇｈ － Ｐｒｅｓｓｕｒｅ Ｌｉｑｕｉｄ
ＣｈｒｏｍａｔｏｇｒａｐｈｙꎬＨＰＬＣ)

高效液相色谱法是采用高压输液泵将规定的流

动相泵入装有填充剂的色谱柱ꎬ并对供试品进行分

离测定ꎮ 本研究中采用外标法计算供试品中卡培他

滨含量ꎮ
色谱条件与操作参数:色谱柱为 ２５ ｃｍ×４􀆰 ６ ｍｍ

不锈钢色谱柱ꎬ填充剂为粒径 ５ μｍ 的十八烷基硅

烷键合硅胶ꎻ柱温为 ４０℃ꎻ进样供试品温度为 ５℃ꎬ
进样量为 １０ μＬꎻ检测器为紫外－可见光检测器ꎬ检
测波长为 ２５０ ｎｍ[１０]ꎮ
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在进行变换流程选择时ꎬ要兼顾全厂能效及运

行可靠性ꎮ 三段绝热变换可以副产中压过热蒸汽作

为动力蒸汽ꎬ但是流程长、占地多、系统阻力降大ꎮ
两段等温变换虽然克服了上述三段绝热变换的缺

点ꎬ但是由于其只能副产中压饱和蒸汽ꎬ适用于有中

压饱和蒸汽用户的项目ꎮ 如果没有合适的用户ꎬ只
能减压至低压管网ꎬ造成能效的降低ꎮ 相比而言ꎬ绝
热＋等温变换有效地整合了前 ２ 种流程的优点ꎬ具
有更强的适用性ꎮ

另外ꎬ等温变换是近些年新推广的技术ꎬ等温变

换炉尚缺乏大型化、长周期的运行业绩ꎮ 粗煤气中

腐蚀组分多ꎬ如开停车维护不当ꎬ等温变换炉内换热

管存在腐蚀破裂风险ꎬ同时等温变换炉催化剂存在

装卸难度大等问题ꎬ这些风险因素影响制约装置的

稳定运行和等温变换的技术推广ꎮ 因此ꎬ需要继续

优化等温变换炉的选材和结构ꎬ并建立起严格有效

的开停车保护程序ꎬ保证变换装置“安、稳、长、满、
优”运行ꎬ等温变换才能为越来越多的用户接受ꎮ
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