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对深冷分离一氧化碳工艺的优化改进
黄　 圣∗

(中国石化扬子石油化工有限公司芳烃厂ꎬ江苏 南京 ２１００４８)
摘要:针对扬子石化芳烃厂一氧化碳装置投产运行后深冷分离系统出现的问题进行了较为全面的系统分析ꎬ分别从工艺流

程、仪表、设备等多个角度对系统优化和平稳运行进行了讨论ꎬ同时对该装置深冷分离系统几年来运行问题及改进措施进行了
总结分析ꎬ提升运行稳定性、节约非正常排放费用ꎬ为国内同类一氧化碳深冷分离工艺的生产提供借鉴ꎮ
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　 　 一氧化碳(ＣＯ)是碳一化工领域获取某些有机

化学品的重要原料之一ꎬ在羰基化、羰化反应中有着

广泛的应用ꎮ 国内外生产分离一氧化碳的工艺主要

有 ４ 种ꎬ包括深冷分离、溶液分离、变压吸附、膜分

离[１]ꎮ 其中深冷分离法以其技术成熟、处理量大、
回收率高的优点ꎬ在大型装置中有着广泛的使用ꎮ

中国石化扬子石化芳烃厂一氧化碳装置以天然

气为原料ꎬ通过蒸汽转化、ＭＤＥＡ 脱碳、深冷分离等工

艺生产高纯 ＣＯꎬ并副产高纯 Ｈ２ 及 １ ∶１配比的羰基合

成气(ＯＸＯ)ꎮ 装置设计生产一氧化碳 ２５ 万 ｔ / ａꎬ同时

副产羰基合成气 １０ 万 ｔ / ａ 以及高纯氢气外送公司

管网ꎮ 作为国内最大的、也是首个该类型装置ꎬ装置

自投产运行以来ꎬ对原有深冷分离工艺上进行了多

项优化及改进ꎬ提高了深冷分离系统运行的平稳率ꎮ

１　 工艺流程

本装置的深冷分离单元处于整套工艺流程的后

半段ꎬ原料天然气经过水蒸汽转化反应生成含有

ＣＯ、ＣＯ２、Ｈ２、Ｎ２、ＣＨ４、Ｈ２Ｏ 等多种组分混合的粗合

成气ꎬ经过 ＭＤＥＡ 洗涤后脱除 ＣＯ２ 组分ꎬ再经过冷

干机换热冷却、变温吸附干燥器脱除 Ｈ２Ｏ 及残余

ＣＯ２ 组分后ꎬ进入冷箱对粗合成气进行深冷分离提

纯ꎮ 如图 １ 所示为深冷分离单元的主工艺流程简图ꎮ

图 １　 深冷分离单元的主工艺流程简图

粗合成气在冷箱中经过多个换热器后ꎬ从 １０℃
常温降至－１８０℃低温ꎬ在 ＦＡ６０１ 分液罐中冷凝ꎬ产
生主要含一氧化碳和甲烷的冷凝液ꎮ 部分冷凝液与

部分未冷凝物料在 ＦＡ６０２ 分液罐中配比ꎬ经过换热
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器及 ＤＡ６０５ 充分混合后ꎬ外送产品羰基合成气ꎮ
ＦＡ６０１ 中的未冷凝组分在 ＤＡ６０１ 中通过高压低温

甲烷洗涤后ꎬ残余一氧化碳被 ＦＡ６０４ 来的液态甲烷

吸收ꎬ高纯氢气则作为产品外送ꎮ ＦＡ６０１ 底部冷凝

液与 ＤＡ６０１ 和 ＤＡ６０５ 底部富 ＣＯ 凝液混合后ꎬ通过

降低压力分两步将过量吸附的氢气(通过 ＤＡ６０２)
和氮气(通过 ＤＡ６０４)脱除ꎮ 脱除后的液相混合物

通过 ＤＡ６０３ 低压精馏后分离为一氧化碳产品与纯

液态甲烷ꎬ液态甲烷通过泵 ＧＡ６０１ 作为 ＤＡ６０１ 的洗

涤甲烷循环使用ꎬ一氧化碳产品离开深冷分离系统

后通过压缩机加压外送ꎮ

２　 制冷方式

在深冷工艺中ꎬ原料、产品和中间物料之间通过

冷热交换能够最大范围降低能量要求ꎬ同时也需要

持续为系统补偿各种冷量损失来维持整个低温系统

的稳定[２]ꎮ 本装置的深冷分离单元主要通过以下 ３
种方式获得冷量ꎮ
２􀆰 １　 节流制冷

节流制冷就是通过节流膨胀阀ꎬ让工艺气在绝

热、不做功的条件下ꎬ从高压急剧降至低压、体积快

速膨胀的过程ꎮ 该过程会吸收大量热量ꎬ理论上是

一个等焓、不可逆的熵增过程[３－５]ꎮ
在本装置中ꎬ通过产品加压压缩机 ＧＢ７５１ 中两

段不同压力的回流一氧化碳作为节流膨胀的介质ꎬ
分别将约 ２􀆰 ８ ＭＰａ 的高压一氧化碳和 ０􀆰 ８ ＭＰａ 的

中压一氧化碳通过 ３ 个节流膨胀阀 ＦＶ６２３、ＦＶ６４２、
ＦＶ６３３ 进行节流膨胀ꎬ从而提供大量补充冷量ꎮ 一

氧化碳节流制冷循环流程简图如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 一氧化碳节流制冷循环流程简图

如表 １ 所示ꎬ通过阀门的节流膨胀ꎬ循环的气相

一氧化碳气体被大量冷凝并储存在 ＦＡ６０５ 和

ＦＡ６０８ 这 ２ 个储液罐中ꎬ作为日常损耗的冷量来源ꎮ
节流制冷是本装置深冷系统最主要的制冷方式ꎬ同

时因为直接利用产品一氧化碳作为制冷剂ꎬ节约了

因使用其他制冷剂造成的额外分离脱除工艺及能耗

物耗ꎮ
表 １　 节流膨胀阀前后工艺气状态对比

阀门

位号

流量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

压力 / ＭＰａ 温度 / ℃ 相态

阀前 阀后 阀前 阀后 阀前 阀后

ＦＶ６２３ ２４０００ ０􀆰 ８３０ ０􀆰 １７０ －１７９ －１８２ 气 液

ＦＶ６４２ １６０００ ２􀆰 ８３ ０􀆰 １７０ －１８１ －１８２ 气 液

ＦＶ６３３ １０４００ ２􀆰 ８３ ０􀆰 １７０ －１８１ －１８２ 气 液

２􀆰 ２　 膨胀制冷

膨胀制冷是指工艺气通过对外做功ꎬ从高压降

为低压、体积增大并吸收大量热量的过程ꎮ 在理想
状态下ꎬ该过程是可逆的绝热等熵过程[６－７]ꎮ

在本装置中(如图 ２ 所示)ꎬ通过将部分来自一

氧化碳压缩机 ＧＢ７５１ 的 ２􀆰 ８ ＭＰａ 高压、常温一氧化

碳经过换热后温度降至 － １０℃ 左右送入膨胀机

ＧＰ６０１ꎬ通过喷嘴转动叶轮对外做功后ꎬ转变为约
－８０℃ 的 ０􀆰 ８ ＭＰａ 中压一氧化碳ꎬ 并与直接从

ＧＢ７５１ 来的中压一氧化碳混合ꎮ 当高压、低温的气

体通过叶轮通道时ꎬ由于叶轮高速转动ꎬ气体的速度

很快下降ꎬ同时气体在不断变大的通道中流动时压

力也进一步下降ꎬ使气体的内能降低并大幅降低气

体温度ꎬ从而达到降温与制冷的目的ꎮ
膨胀制冷也是本装置深冷系统中重要的制冷方

式ꎮ 与节流制冷相比ꎬ膨胀制冷具有一定的限制因

素(如表 ２ 所示)ꎬ在装置中作为辅助冷量来源
使用[８－９]ꎮ

表 ２　 节流阀与膨胀机制冷方式对比

项目 节流阀 膨胀机

类型　 　 　 等焓膨胀 　 等熵膨胀

结构　 　 　 简单 　 复杂

使用限制 　 可以在气液两相时 　 不能大量带液

可能污染 — 　 油系统窜入介质

冷热平衡 — 　 对外做功产生热量

前后变化 　 节流前温度越低ꎬ温
降越大

　 膨胀机入口压力越高ꎬ
制冷量越大

２􀆰 ３　 相变制冷

相变制冷就是通过将液相工艺气在分液罐减压

蒸发从而吸收大量热量的过程[１０]ꎮ 在本装置中ꎬ相
变制冷只作为对整个深冷系统中冷量的补充ꎬ通过

流程中的 １０ 个分液罐对混合工艺凝液进行分离并

适当降温ꎮ

３　 优化改进

装置深冷系统自投产运行以来ꎬ对工艺、设备、
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仪表及操作等各方面均进行了多次优化ꎬ解决了诸

多存在的运行瓶颈及生产异常ꎮ
３􀆰 １　 对深冷系统冷量平衡的控制优化

粗合成气进入深冷系统中ꎬ经过主热换热器和

主冷换热器从 １０℃常温降至－１８０℃低温后ꎬ进入后

续各塔罐分离提纯ꎮ 通过主冷换热器工艺气出口温

度 ＴＩ６０１(见图 １ 中)对阀门 ＨＣ６５３(见图 ２ 中)的调

节控制ꎬ能够对深冷系统整体冷热平衡进行自动跟

踪调整[１１]ꎮ
在冷箱前段 ＴＳＡ 工艺造成冷箱进料流量及组

分变化较大时ꎬ会对深冷系统的冷热平衡造成较大

扰动ꎬ导致系统过热或过冷ꎬ严重时造成冷热不均、
系统紊乱、产品不合格ꎮ 因此增加了深冷进料负荷

对 ＴＣ６０１ 的温度前馈计算器(如图 ３ 所示)ꎬ通过阀

门的串级控制ꎬ对深冷系统冷量的增减进行前馈调

整ꎬ降低了系统冷量不平衡的扰动ꎮ

图 ３　 工艺气温度 ＴＣ６０１ 深冷进料负荷前馈控制

３􀆰 ２　 对精馏塔进料、回流及再沸的控制优化

ＤＡ６０３ 是深冷系统中对一氧化碳和甲烷进行

最终分离的精馏塔ꎬ是整个深冷工艺中最为关键的

设备ꎮ 从一氧化碳与甲烷不同压力下的沸点可知

(如表 ３ 所示)ꎬ只有当精馏塔精确控制在 ０􀆰 １５ ~
０􀆰 １８ ＭＰａ、塔顶温度在－１８２􀆰 ４ ~ －１８１􀆰 ４℃、塔釜温

度在－１４９􀆰 ０~ －１４７􀆰 ６℃时ꎬ才能有效分离 ２ 种物料ꎮ
同时由于本装置的精馏塔采用同一股高压一氧化碳

作为塔釜再沸加热热源和塔顶冷凝回流冷量(如图

４ 所示)ꎬ因此在对再沸及回流的控制调整上更为

复杂ꎮ
表 ３　 一氧化碳与甲烷在不同压力下沸点 ℃

介质
压力

０􀆰 １５ ＭＰａ ０􀆰 １８ ＭＰａ

一氧化碳 －１８２􀆰 ４ －１８１􀆰 ４

甲烷　 　 －１４９􀆰 ０ －１４７􀆰 ６

通过几年的摸索与探讨ꎬ对精馏塔各控制阀门

控制参数进行了多次优化改进ꎬ使精馏塔在日常生

产中对扰动能够有效自调[１２－１４]ꎮ

图 ４　 精馏塔 ＤＡ６０３ 进出料及调节阀流程示意图

(１)针对精馏塔 ２ 股进料流量变化造成精馏塔

温度梯度大幅变化以致紊乱ꎬ对进料阀门 ＬＶ６２８ 和

ＦＶ６４０ 间增加比例控制器ꎬ设定比例调节为 １􀆰 ０００ꎮ
(２)针对粗合成气进料中甲烷组分变化引起的

精馏塔进料温度 Ｔ６７７ 波动ꎬ对精馏塔回流调节阀

ＦＶ６４２ 增加温度前馈控制器和进料一氧化碳组分前

馈控制器ꎬ通过 ２ 个控制器间输出值的选择ꎬ计算调

整回流阀 ＦＶ６４２ 的开度ꎮ
(３)针对原设计精馏塔灵敏板温度控制器直接

控制精馏塔再沸阀门无法稳定精馏塔正常生产ꎬ结
合对精馏塔回流阀的调节方式ꎬ在同样增加了精馏

塔进料温度前馈控制器的同时ꎬ又增加了进料甲烷

组分前馈控制器ꎬ通过两者间输出值的选择ꎬ计算调

整再沸阀 ＦＶ６３３ 的开度ꎮ
３􀆰 ３　 对甲烷泵回流流程的工艺优化

如图 ４ 所示ꎬ原设计甲烷泵回流进入再沸罐

ＦＡ６０４ 中ꎬ高压液态甲烷快速闪蒸ꎬ部分甲烷气化ꎬ
极易导致甲烷泵汽蚀、不上量ꎬ造成甲烷泵多次跳

车[１５－１６]ꎮ 针对该现象ꎬ重新设计甲烷泵回流管线ꎬ
新增甲烷泵出口至精馏塔下部流程ꎬ将高压液态甲

烷直接送入 ＤＡ６０３ 中下部ꎬ避免了对 ＦＡ６０４ 罐中甲

烷的影响ꎬ杜绝了甲烷泵气蚀跳车的事件ꎮ
３􀆰 ４　 对冷箱开车积液操作的技术改进

本装置冷箱在开车阶段需要经过干燥、预冷、升
压、进料积液、建立甲烷循环等多个步骤ꎮ 其中在进

料积液步骤ꎬ需要 ２８ ｈ 方能完成ꎬ期间所产生的粗合

成气直接送往火炬系统燃烧ꎬ造成较大的资源浪费ꎮ
通过对冷箱系统制冷原理、换热方式等的学习

和探讨[１７－１８]ꎬ摸索出了一整套冷箱进料积液操作技

术ꎬ将原有冷箱进料积液时间从 ２８ ｈ 缩短为 １６ ｈꎮ
通过该项操作技术ꎬ①提高了冷箱开车的平稳性ꎻ
②避免了以往再开车阶段冷箱各塔塔顶阀门高压起
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跳导致的冷箱损失ꎻ③避免了冷箱积液时发生换热

器冻堵的现象[１９]ꎻ④节约了开车阶段液氮的使用

量ꎻ⑤大大缩短了积液时间ꎮ
通过该项操作技术在多次不同工况开车阶段的

实践ꎬ能够有效降低装置开车期间的非正常排放及

液氮使用量ꎬ有效节约效益 ８５ 万元ꎮ
３􀆰 ５　 对甲烷泵径向轴承温度调控的设备改进

正常运行过程中ꎬ甲烷泵电机径向轴承处电机

定子夏季温度为 １００~１１０℃ꎬ无冷却ꎬ现场玻璃视镜

处明显可见润滑油珠ꎬ润滑脂运行出现发黑、发干现

象ꎮ 现场通过 ＳＰＭ 冲击脉冲频谱仪对轴承冲击脉

冲及润滑脂油膜检测ꎬ并依据检测结果及时补加润

滑脂实现对轴承运行状态的一定改善ꎮ 为了能够从

根本上解决该问题ꎬ需要增设冷却源来降低甲烷泵

电机径向轴承温度ꎮ
通过在甲烷泵出口增设一条 Ф６ ｍｍ 不锈钢冷

却管线至电机腔体(如图 ５ 所示ꎬ其中粗线为新增

自冷管线)ꎬ通过截止阀控制液态甲烷流量ꎬ保证

ＴＩ１５６８５ 温度(径向轴承处电机定子温度)在 ５０℃左

右ꎬ冷却后甲烷在压差作用下通过电机与机泵迷宫

密封回流至泵体ꎬ实现循环冷却ꎮ

图 ５　 甲烷泵电机增设自冷管线示意图

３􀆰 ６　 产品纯度及配比的参数优化

由于现有原料天然气组分中氮含量高于原设

计ꎬ使得经过深冷分离提纯后的产品一氧化碳中氮

气组分较高[２０]ꎮ 针对该问题ꎬ通过合理降低 ＤＡ６０４
脱氮塔塔压ꎬ调整脱氮塔再沸热源流量控制阀

ＦＶ６２３ꎬ在保证产品一氧化碳不过量损失的前提下

进一步脱除氮气组分[２１]ꎮ
由于外部需求原因ꎬ产品 ＯＸＯ 长期较低负荷外

送ꎬＯＸＯ 配比中氢气组分含量较高ꎬ无法有效保证

ＯＸＯ 中氢气与一氧化碳的 １ ∶１配比ꎮ 针对该问题ꎬ
单独引一股来自一氧化碳压缩机的高压一氧化碳配

入 ＯＸＯ 中ꎬ从而满足对一氧化碳组分含量的需求ꎮ

４　 小结

深冷分离一氧化碳工艺在国内是一套技术理论

先进、工艺条件复杂的低温提纯分离工艺ꎮ 由于实

际生产运行的不可预见性ꎬ对工艺的优化改进及操

作工的掌握熟悉带来了一定的不便ꎮ 通过对中国石

化扬子石化芳烃厂一氧化碳装置深冷分离系统几年

来运行问题及改进措施的总结分析ꎬ能够有效提升

装置运行的平稳性和效益潜能ꎬ同时给国内同类装

置的生产运行提供了极大的借鉴意义ꎮ
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