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摘要:某工厂低温甲醇洗工艺原料气分为 ２ 股ꎬ现有扩产的需求ꎮ 为实现低温甲醇洗工艺扩产目的ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件

基于 ＰＳＲＫ 物性方法对工艺的实际工况进行了模拟ꎬ得到的模拟值与实际值较为符合ꎬ从而确定了 ＰＳＲＫ 为低温甲醇洗工艺模

拟的物性方法ꎮ 在此基础上提出了一种改造方案:新增 ２ 台换热器用来预冷原料气ꎻ新增氮气汽提塔用来汽提吸收塔甲醇所溶

解的酸性气体ꎬ甲醇的温度和甲醇中 ＣＯ２ 的摩尔分数得以降低ꎬ因此甲醇的吸收能力有了明显提高ꎻ新增 １ 台进料泵用于输送

汽提后的甲醇到吸收塔ꎮ 同时通过灵敏度分析确定出了改造工艺的最优参数:Ｎ２ 进料量为 ３００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ理论板数为 ７ꎬ分流比

为 ０􀆰 ０２０ꎮ 经过以上改造ꎬ各产品流股均符合工艺要求ꎬ达到扩产 ２０％的目的ꎮ 对改造后工艺的操作弹性做进一步分析表明最

大扩产幅度可达 ２６％ꎬ为实际扩产提供了一定裕度ꎮ
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　 　 低温甲醇洗工艺是 ２０ 世纪 ５０ 年代由德国林德

公司和鲁奇公司共同开发的一种气体净化技术ꎮ 基

本原理是利用甲醇为吸收剂ꎬ在低温高压下有选择

性地对气体中的 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等酸性气体进行吸

收脱除ꎮ 之后从富甲醇中逐步解吸出 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 并

用于其他工艺段ꎬ甲醇再生循环使用ꎮ 由于该工艺

具有吸收能力强、选择性好、净化程度高等诸多优

点[１]ꎬ现已在煤制甲醇、煤制天然气、煤制合成氨等

领域得到广泛的应用[２]ꎮ 据统计ꎬ在脱硫脱碳多种

气体净化方法中低温甲醇洗技术应用最为广泛ꎬ工
业上有 ７５％的合成气装置采用该技术[３]ꎮ

随着计算机技术的大力发展ꎬ在化工工艺的开

发和改造过程中ꎬ计算机模拟计算得到广泛应用ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件为用户提供了完备的物性数据库和

一套完整的单元操作模块ꎬ可用于各种操作过程的

模拟及从单个操作单元到整个工艺流程的模拟ꎬ并
从中得到较为合理的方案ꎬ用于生产改造的指导ꎮ
因此全世界各大化工、石化生产厂家及著名的工程

公司都是 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的用户[４]ꎮ
某工厂采用鲁奇公司(Ｌｕｒｇｉ)的低温甲醇洗工

艺ꎬ进料分为 ２ 股:经 ＢＧＬ 气化炉变换而成的 ＢＧＬ
原料气和经甲烷蒸气转化装置转化而成的 ＳＭＲ 原
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料气ꎮ 现今ꎬ该工厂提出一个扩产改造计划ꎬ在不改

变 ＳＭＲ 气体量、尽可能利用原装置的前提下ꎬ使原

料气 ＢＧＬ 气体量提高 ２０％ꎮ 由于目前 ２ 股进料的

低温甲醇洗工艺扩产改造的实例并不多见ꎬ为了实

现目标ꎬ应用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件首先对该厂原低温甲

醇洗工艺实际工况进行了全流程模拟ꎬ以确定合适

的物性方法和单元操作模块ꎻ在该模拟流程的基础

上结合工艺做进一步分析后ꎬ提出了一个合理的改

造方案ꎬ并对改造后的方案进行了模拟优化ꎮ 该扩

产方案在合理利用原有装置的基础上ꎬ增加较少的

设备ꎬ使得改造能在较短的时间内完成ꎬ为工厂的实

际扩产改造提供了指导意见ꎮ

１　 原低温甲醇洗工艺

１􀆰 １　 原料气进料条件

该厂原料气有 ２ 股进料ꎬ即 ＢＧＬ 气体和 ＳＭＲ
气体ꎬ进料条件如表 １ 所示ꎮ ＢＧＬ 原料气与 ＳＭＲ 原

料气相比含有的气体种类更多ꎬ并且包含有 Ｃ６Ｈ６、
ＨＣＮ 等特殊组分ꎬ整个工艺流程较为复杂ꎮ

表 １　 ＢＧＬ 气体和 ＳＭＲ 气体进料条件

物流参数 组分
原料气

ＢＧＬ 气体 ＳＭＲ 气体

摩尔组成 / ％ ＣＯ２ ３８􀆰 ７２１１ ２３􀆰 ９１２８

　 ＣＯ １􀆰 ４６９０ １􀆰 ５９９１

　 Ｈ２ ５０􀆰 ７５１７ ７０􀆰 ６３１８

　 Ｎ２ ２􀆰 ９６８３ ３１􀆰 ００６０

　 ＡＲ ０􀆰 ０３５３ —

　 ＣＨ４ ５􀆰 ４３３５ ０􀆰 ５０２１

　 Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 ０８７７ —

　 Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 ０２４２ —

　 Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 ０１８１ —

　 Ｃ６Ｈ６ ０􀆰 １０５９ —

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０９５８ —

　 ＣＯＳ ０􀆰 ０００１ —

　 ＨＣＮ ０􀆰 ０２６２ —

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ２６２１ ０􀆰 ２５３５

温度 / ℃ 　 ４０􀆰 ０ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ 　 ３􀆰 ４５ ３􀆰 ３９

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) 　 ９９１８􀆰 １ ２０５１􀆰 ２

１􀆰 ２　 产品规格和技术要求

该厂低温甲醇洗工艺产品规格和技术要求如下

(均以摩尔为计量单位)ꎮ ①净化气: ＣＯ２ ≤１０ ×
１０－６ꎬＨ２Ｓ＋ＣＯＳ≤０􀆰 １×１０－６ꎻ②干 ＣＯ２ 产品气:ＣＯ２≥
９８􀆰 ５％ꎻ③富含 Ｈ２Ｓ 酸性气体:Ｈ２Ｓ≥２５％ꎻ④尾气:
Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ≤２０ × １０－６ꎬＣＨ３ＯＨ≤３５ × １０－６ꎻ⑤污水:
ＣＨ３ＯＨ≤１００ × １０－６ꎻ⑥处理量: ＢＧＬ 气体流量由

９ ９１８􀆰 １ ｋｍｏｌ / ｈ 提高到 １１ ９０１􀆰 ７ ｋｍｏｌ / ｈꎬＳＭＲ 气体

流量为 ２ ０５１􀆰 ２ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
１􀆰 ３　 原低温甲醇洗工艺流程简介

低温甲醇洗工艺流程一般分为一步法流程和两

步法流程 ２ 种[５]ꎮ 所谓一步法流程就是脱硫脱碳在

同一个塔内进行ꎬ塔上段脱碳下段脱硫ꎻ而两步法流

程是指脱硫脱碳在不同塔中进行ꎬ先在一个塔内脱

硫ꎬ再进入变换工序ꎬ之后在另一个塔中脱碳ꎮ 原低

温甲醇洗流程如图 １ 所示ꎬ脱硫脱碳在同一塔吸收

塔(主洗塔)Ｔ１０２ 中进行ꎬ属于一步法流程ꎮ
２ 股原料气经预冷、除水之后分别进入吸收塔

Ｔ１０２ꎮ 吸收塔 Ｔ１０２ 分为 ４ 段ꎬ分别为预洗段、脱硫

段、粗脱碳段和精脱碳段ꎮ 由于 ＳＭＲ 流股中不含

Ｃ６Ｈ６、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等组分ꎬ所以直接进入脱碳段ꎻ而
ＢＧＬ 流股则先在预洗段脱去 Ｃ６Ｈ６、ＨＣＮ 等组分ꎬ再
进入脱硫段由富 ＣＯ２ 甲醇液吸收脱去 Ｈ２Ｓꎬ最后再

在脱碳段脱去 ＣＯ２ꎬ塔顶引出合格的净化气ꎮ 由于

ＣＯ２ 溶于甲醇时放出大量的热量ꎬ使得液体温度上

升ꎬ因此中间要设置冷凝器进行降温换热ꎮ 从吸收

塔 Ｔ１０２ 出来的含硫甲醇和不含硫甲醇分别在中压

闪蒸塔 Ｔ１０３ 上部和下部闪蒸出大部分 Ｈ２、ＣＯ 和部

分 ＣＯ２ꎬ并由压缩机压缩回 ＢＧＬ 原料气中进行回

收ꎬ釜液进入解吸阶段ꎮ ＣＯ２ 解吸为逐步解吸过程:
在 ＣＯ２ 解吸塔 Ｔ１０４ 中采用减压闪蒸原理解吸出部

分 ＣＯ２ꎬ该部分气体为 ＣＯ２ 产品气ꎬ用于后续生产ꎻ
从 ＣＯ２ 解吸塔 Ｔ１０４ 塔底出来的釜残液进入 Ｈ２Ｓ 浓

缩塔 Ｔ１０５ 并用 Ｎ２ 汽提出其中绝大部分 ＣＯ２ꎬＣＯ２ /
Ｎ２ 尾气经换热至 ＣＯ２ / Ｎ２ 洗涤塔 Ｔ１１３ꎻＨ２Ｓ 浓缩塔

Ｔ１１３ 釜残液为重要的冷源ꎬ经换热收回冷量之后进

入热闪蒸塔进一步闪蒸出 ＣＯ２ꎮ 之后ꎬ在热再生塔

Ｔ１０７ 塔釜彻底热再生甲醇ꎬ在塔顶生成 Ｈ２Ｓ 酸性气

体ꎮ 吸收塔 Ｔ１０２ 预洗段富甲醇液进预洗甲醇闪蒸

塔 Ｔ１０９ 中闪蒸出 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＨ４ 等气体ꎬ之后在甲

醇 /石脑油萃取槽 Ｖ１１０ 中以水作为萃取剂萃取其

中 Ｃ６Ｈ６、ＨＣＮ 等组分ꎬ得到石脑油ꎮ 在石脑油分离

塔 Ｔ１１１ 中对来自甲醇 /石脑油萃取槽 Ｖ１１０ 中的萃

取液进行分离ꎬ塔顶为少量石脑油气体ꎬ并在预闪蒸

塔 Ｔ１０９进行收回ꎬ塔釜为甲醇和水的混合液ꎬ进入
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Ｔ１０１—ＮＨ３ 吸收塔ꎻＴ１０７—热再生器ꎻＴ１１４—ＣＯ２ 洗涤塔ꎻＴ１０２—吸收塔ꎻＴ１０８—酸性气体洗涤塔ꎻＴ１０９—预洗甲醇闪蒸塔ꎻ

Ｔ１０３—中压闪蒸塔ꎻＶ１１０—甲醇 / 石脑油萃取槽ꎻＴ１０４—ＣＯ２ 解吸塔ꎻＴ１１１—石脑油分离器ꎻＴ１０５—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻ

Ｔ１１２—甲醇水分离塔ꎻＴ１０６—热闪蒸塔ꎻＴ１１３—尾气洗涤塔

图 １　 原低温甲醇洗工艺流程

甲醇水分离塔 Ｔ１１２ 进行进一步分离ꎮ 从甲醇水分

离塔 Ｔ１１２ 分离得到的污水一部分进入 ＣＯ２ / Ｎ２ 洗

涤塔 Ｔ１１３ 用于洗涤来自 Ｈ２Ｓ 浓缩塔塔顶的尾气ꎬ
尾气随后放空ꎮ
１􀆰 ４　 原流程的模拟计算

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中提供了多种可供选择的物性方法

和模型ꎬ物性方法的选择是决定模拟结果准确性的

关键步骤ꎬ不同的物性方法可能导致模拟结果相差

很大[６]ꎮ 验证物性方法的选择是否合理可以通过

对比模拟结果和实际结果来确定ꎬ若两者相差不大ꎬ
就说明所选物性方法是合理的ꎮ

ＰＳＲＫ[７－８] 全称为 Ｐｒｅｄｉｃｔｉｖｅ －Ｒｅｄｌｉｃｈ －Ｋｗｏｎｇ －
Ｓｏａｖｅꎬ是具有预测性的改进的 ＳＲＫ 热力学状态方

程ꎬ该模型可用于计算高温、高压、接近临界点等操

作条件下的极性和非极性混合物ꎮ 许多实验表明ꎬ
ＰＳＲＫ 状态方程在预测高压下的气液平衡时精度较

高ꎬ对于低温高压的低温甲醇洗工艺计算来说ꎬ
ＰＳＲＫ 更适合[９－１１]ꎮ 具体的表达形式[１２]为:

ｐ ＝ ＲＴ / (Ｖ － ｂ) － [ａ(Ｔ)] / [Ｖ(Ｖ － ｂ)]

式中ꎬｐ 为压强ꎬｋＰａꎻＲ 为摩尔气体常量ꎻＴ 表示温

度ꎬＫꎻＶ 为体积ꎬｍ３ꎻａ(Ｔ)为能量参数ꎬ与温度有关ꎻ
ｂ 为体积参数ꎮ

在低温甲醇洗工艺中ꎬ原料气在吸收塔中进行

脱硫脱碳ꎬ之后得到净化气ꎬ从很大意义上来说吸收

塔是整个工艺的核心设备ꎬ因此对其进行精确的模

拟计算是全流程模拟计算精确的先决条件[１３]ꎮ 本

文中通过对吸收塔的模拟来验证所选的物性方法是

否正确ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ＲａｄＦｒａｃ 严格计算模

块进行吸收塔的模拟ꎬ该模块不仅能够模拟普通精

馏、萃取精馏、共沸精馏、反应精馏等精馏过程ꎬ而且

还可以模拟吸收和汽提等过程[４]ꎮ 模拟吸收过程

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 吸收塔模拟流程
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时把该模块设置选项中的 ｃｏｎｄｅｎｓｅｒ 和 ｒｅｂｏｉｌｅｒ 设置

成 ｎｏｎｅꎮ 上文提到吸收塔分为 ４ 段ꎬ自下而上分别

为预洗段 Ｔ１０２Ａ、脱硫段 Ｔ１０２Ｂ、粗脱碳段 Ｔ１０２Ｃ 和

精脱碳段 Ｔ１０２Ｄꎬ具体模拟流程如图 ２ 所示ꎮ
原料气首先进入预洗段 Ｔ１０２Ａ 用少量甲醇除

去其中的 Ｃ６Ｈ６ 和 ＨＣＮ 气体ꎬ之后进入脱硫段

Ｔ１０２Ｂ 脱除几乎全部的 Ｈ２Ｓ 和一部分 ＣＯ２ꎬ最后在

粗脱碳段 Ｔ１０２Ｃ 和精脱碳段 Ｔ１０２Ｄ 脱除几乎全部

的 ＣＯ２ꎬ净化气由塔顶排出ꎮ 为了确定各段的塔板

数和流股<０４７>合理的进料位置ꎬ分别对各塔段做

灵敏度分析ꎬ如图 ３ 所示ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

１—第 ８ 块板ꎻ２—第 ９ 块板ꎻ３—第 １０ 块板ꎻ４—第 １１ 块板

(ｄ)

图 ３　 吸收塔各段塔板数与各关键组分

摩尔分数的关系图

由图 ３ 确定吸收塔各塔段参数如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 吸收塔各塔段操作参数

塔段

名称
塔板数

进料位置 出料位置

流股号
进料

塔板
流股号

出料

塔板

塔顶

压力 /

ＭＰａ

塔压降 /

ＭＰａ

Ｔ１０２Ａ ４ ０３５ １ ０３６ １ ３􀆰 ３７ ０􀆰 ０１

　 　 ０２１ ４ ０３７ ４ 　 　

Ｔ１０２Ｂ ２０ ０４０ １ ０３８ １ ３􀆰 ３６ ０􀆰 ０１

　 　 ０３６ ２０ ０３９ ２０ 　 　

Ｔ１０２Ｃ ８ ０４３ １ ０４２ １ ３􀆰 ３５ ０􀆰 ０１

　 　 ０３８ ８ ０４１ ８ 　 　

Ｔ１０２Ｄ １２ ０４６ １ 　 　 ３􀆰 ２５５ ０􀆰 ０７５

　 　 ０４７ １０ ０４５ １ 　 　

　 　 ０４２ １２ ０４４ １２ 　 　

　 　 ０３２ １２ 　 　 　 　

通过上述吸收塔参数的设定模拟计算得到净化

气的模拟值ꎬ并与实际值做比较ꎬ结果如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 净化气模拟值与实际值对比表

　 温度 / ℃ 压强 / ＭＰａ 摩尔流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

模拟值 －５９􀆰 ４ ３􀆰 ２５５ ７５７５􀆰 ３

实际值 －５９􀆰 ４ ３􀆰 ２５５ ７５７５􀆰 ９

摩尔分数 / ％

ＣＯ２ Ｈ２ Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ＣＨ３ＯＨ Ｈ２Ｏ 其他

模拟值 ８􀆰 ９５３３×１０－８ ８５􀆰 ５６３５ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００１３ ０􀆰 ００００ １４􀆰 ４３６２

实际值 ０􀆰 ００００ ８５􀆰 ４４２４ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００２９ ０􀆰 ００００ １４􀆰 ５５４７

通过表 ３ 可以看出ꎬ由 ＰＳＲＫ 物性方法模拟计

算的净化气模拟值与实际值非常接近ꎮ 净化气流股

中几乎不含 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳꎬ满足净化气技术指标要

求ꎻ温度和压强的模拟值与实际值无偏差ꎮ
之后用 ＰＳＲＫ 物性方法对全流程进行模拟ꎬ模

拟流程见图 ４ꎮ 汇总主要流股组分的实际值与模拟

值如表 ４ 所示ꎮ
由表 ４ 可以看出ꎬ干 ＣＯ２ 产品气中 ＣＯ２ 的摩尔

分数不仅满足设计要求ꎬ并且只与实际值偏差

０􀆰 ０４４ꎻ温度和压强的模拟值也与实际值高度吻合ꎻ
虽然总流量模拟值要比实际值高出 ４７ ｋｍｏｌ / ｈ 左

右ꎬ但是相对误差为 １􀆰 ７％ꎬ在误差范围之内ꎮ 其余

各流股物流参数均在较小的误差范围内ꎮ 通过上述

分析可以得出结论:用 ＰＳＲＫ 物性方法对现有物系

的模拟计算是可靠的ꎬＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟流程与实际

流程相符合ꎮ 接下来可以在该模拟流程的基础上进

行扩产改造ꎮ
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Ｔ１０１—ＮＨ３ 吸收塔ꎻＴ１１４—ＣＯ２ 洗涤塔ꎻＴ１０２Ａ－Ｄ—吸收塔ꎻＴ１０３Ａ－Ｄ—中压闪蒸塔ꎻＴ１０９Ａ－Ｄ—预洗甲醇闪蒸塔ꎻ

Ｔ１０４Ａ－Ｃ—ＣＯ２ 解吸塔ꎻＴ１０５Ａ－Ｂ—热再生塔ꎻＴ１０６Ａ－Ｂ—热闪蒸塔ꎻＴ１０８—酸性气体洗涤塔ꎻＴ１０７—热再生器ꎻ

Ｖ１１０Ａ－Ｃ—甲醇 / 石脑油萃取槽ꎻＴ１１３—尾气洗涤塔ꎻＴ１１２—甲醇水分离塔ꎻＴ１１１—石脑油分离器

图 ４　 全流程模拟流程

表 ４　 原低温甲醇洗流程主要流股组分的实际值与模拟值对比表

物流参数
干 ＣＯ２ 产品气 ＣＯ２ / Ｎ２ 尾气 循环甲醇 污水

实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　 　 　 　 　
　 ＣＯ２ ９８􀆰 ８０６１ ９８􀆰 ８５０１ ６３􀆰 ２２０４ ６１􀆰 ８３８０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２ ０􀆰 ０３０２ ０􀆰 ０２４７ ０􀆰 ００１６ ０􀆰 ００１０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ００００ ７􀆰 ５３４ｅ－０４ ０􀆰 ００２３ ０􀆰 ００２４ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 ０２９６ ０􀆰 ０２８３ ０􀆰 ００１１ ０􀆰 ０００９ １００􀆰 ００００ １００􀆰 ００００ ０􀆰 ００６０ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００００ ２􀆰 １７１５ｅ－８ ０􀆰 ９４８５ ０􀆰 ９３６２ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ９９􀆰 ９９４０ １００􀆰 ００００
　 其他 １􀆰 １３０９ １􀆰 ０９７２ ３５􀆰 ８２６２ ３７􀆰 ２２２５ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

总流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２７６２􀆰 ２ ２８０９􀆰 ３ ２１９０􀆰 ８ ２１１２􀆰 ０ １１６００􀆰 ０ １１６０１􀆰 ７ ９５９􀆰 ０ ９５８􀆰 ８
绝压 / ＭＰａ ０􀆰 １３５ ０􀆰 １３５ ０􀆰 １１０ ０􀆰 １１０ ４􀆰 ４５０ ４􀆰 ６７０ １􀆰 ２０５ １􀆰 ２１０
温度 / ℃ １１􀆰 １ １２􀆰 １ ７􀆰 ５ ７􀆰 ２ １００􀆰 ３ １０２􀆰 ４ ３２􀆰 ２ ３０􀆰 ２

２　 原低温甲醇洗工艺的扩产改造

２􀆰 １　 新增原料气

根据该厂扩产 ２０％的要求ꎬ需增加 １ 股 ＢＧＬ 原

料气ꎬ原料气温度为 ４０℃ꎬ压强为 ３􀆰 ４５ ＭＰａꎬ流量为

原来 ＢＧＬ 气体的 ２０％ꎬ为 １ ９８３􀆰 ６ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 ２　 扩产方案的分析

要提高生产能力可以从设备和工艺 ２ 个方面考

虑ꎮ 从设备角度上考虑ꎬ例如可以对塔内件改造ꎬ采

用更加高效的塔盘来提高传质效率[１４]ꎬ进而来达到

扩产的目的ꎮ 但是这种方式对原装置的改动较大ꎬ
投资大ꎬ不利于短期内改造完成ꎮ 从工艺的角度上ꎬ
依据吸收原理要提高吸收能力可以增大甲醇的用

量ꎬ但是在低温甲醇洗工艺中ꎬ甲醇循环直接、间接

的能耗占整个工艺过程耗能的 ５０％以上[１５－１６]ꎬ增大

甲醇用量ꎬ甲醇循环再生等所需能耗也必定增加ꎬ该
方法并非理想ꎮ 也可以降低甲醇贫液以及中间冷却

器出口温度ꎬ但是要受到制冷系统温度的限制ꎮ 此
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外ꎬ减少甲醇液中 ＣＯ２ 的含量也是一种方法ꎮ 在原

流程中由脱碳段到脱硫段的甲醇中 ＣＯ２ 含量较高ꎬ
可以试图降低该部分甲醇液中 ＣＯ２ 的含量ꎬ再次提

高甲醇的吸收能力ꎮ 本文中采用降低甲醇液中 ＣＯ２

含量的方法来达到扩产的目的ꎮ 具体改造方案如图

５ 所示ꎬ该图是扩产改造方案局部流程ꎬ是图 １ 虚线

所在区域的放大ꎮ

图 ５　 扩产改造方案局部流程

具体改造方案分析:新增 ＢＧＬ 原料气经预冷器

把气体中的水分冷凝成液体ꎬ并在原流程的气液分

离罐中除去液相水分ꎬ之后气体进入新增的多流股

冷却器ꎮ 在多流股冷却器中ꎬ由来自吸收塔的净化

气把原料气和低压氮气一同被冷却至－２６℃ 左右ꎮ
原料气进入吸收塔塔底ꎬ氮气进入新增的氮气汽提

塔中ꎬ用于汽提甲醇中的 ＣＯ２ꎮ 经汽提解吸后的甲

醇所含 ＣＯ２ 较少ꎬ而且温度较低ꎬ这使得甲醇又重

新具备了吸收 ＣＯ２ 的能力ꎮ 再生的甲醇大部分进

入脱硫段ꎬ少量进入预洗段ꎬ这样原来流程中脱硫段

部分也具备了更高的吸收 ＣＯ２ 的能力ꎮ 汽提塔塔

顶尾气温度较低ꎬ该部分冷量先用于预冷原料气ꎬ之
后再去冷却中压氮气ꎬ最后在尾气洗涤塔中排出ꎮ
２􀆰 ３　 扩产方案的模拟优化

(１)新增 Ｎ２ 量的确定

氮气量对 ＣＯ２ 的解吸有重要的影响ꎮ 氮气量

越大ꎬＣＯ２ 解吸程度就越大ꎬ但是太大不仅会造成公

用工程的浪费而且也会加重低压氮气管网的负担ꎻ
氮气量过少ꎬＣＯ２ 解吸程度不足ꎬ甲醇吸收能力增幅

不大ꎮ 以流股<００８>中 ＣＯ２ 的摩尔分数为目标变

量ꎬ以氮气量为操纵变量进行灵敏度分析如图 ６
所示ꎮ

从图 ６ 可以看到随着氮气量的增加ꎬ塔釜 ＣＯ２

的摩尔分数逐渐减少ꎬ但是减少的变化率逐渐变小ꎬ
综合考虑 Ｎ２ 量选为 ３００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ

图 ６　 Ｎ２ 进料量与 ＣＯ２ 摩尔分数关系图

(２)汽提塔理论板数的确定

同样以新增汽提塔塔釜 ＣＯ２ 的摩尔分数为目

标变量ꎬ以汽提塔理论板为操纵变量进行灵敏度分

析如图 ７ 所示ꎮ

图 ７　 汽提塔塔板数与 ＣＯ２ 摩尔分数关系图

从图 ７ 可以看出ꎬ随着理论板数的增加ꎬ塔釜中

ＣＯ２ 摩尔分数逐渐降低ꎬ但是当增大到 ７ 块板时ꎬ塔
板数继续增加 ＣＯ２ 的摩尔分数趋近于不变ꎬ所以汽

提塔的塔板数设定为 ７ 块ꎮ
(３)分流比的确定

吸收塔预洗段主要用来脱除 Ｃ６Ｈ６、ＨＣＮ 等气

体ꎬ这部分气体量少ꎬ并且低温高压下也相对容易被

吸ꎬ所以所用的甲醇量较少ꎮ 若甲醇量过多除了吸

收 Ｃ６Ｈ６ 和 ＨＣＮ 外还会吸收较多的 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ꎬ这
不仅加重了预洗闪蒸塔分离的负担ꎬ而且还会造成

Ｈ２Ｓ 的回收率降低ꎮ 为了确定合理的分流比做灵敏

度分析如图 ８ 所示ꎮ

图 ８　 分流比与 ＨＣＮ 和 Ｃ６Ｈ６ 总摩尔分数关系图

从图 ８ 可以看出ꎬ随着分流比的增加ꎬ上升至脱

硫段气体中的 Ｈ２Ｓ 和 Ｃ６Ｈ６ 总摩尔分数显著降低ꎬ
直到 ０􀆰 ０２０ 之后再增大分流比摩尔分数几乎不再发

生变化ꎬ所以分流比选为 ０􀆰 ０２０ꎮ

􀅰０２２􀅰
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２􀆰 ４　 改造后流程模拟结果

表 ５ 提供了改造后低温甲醇洗流程中主要流股

的模拟结果ꎬ从表 ５ 中可以看出ꎬ净化气流股中 ＣＯ２

摩尔分数小于 １０×１０－６ꎬＨ２Ｓ 和 ＣＯＳ 总摩尔分数小

于 ０􀆰 １× １０－６ꎬ均满足工艺标准ꎮ 干 ＣＯ２ 产品气中

ＣＯ２ 摩尔分数大于规定的 ９８􀆰 ５％ꎮ 尾气中 Ｈ２Ｓ 的

摩尔分数也低于规定值 ２０×１０－６ꎮ 循环甲醇量未发

生变化ꎮ 这说明该方案在充分利用原有装置的基础

上ꎬ增设较少的设备ꎬ可以达到扩产 ２０％的目的ꎮ
表 ５　 改造后低温甲醇洗流程主要流股组分的模拟结果

物流参数 净化气
干 ＣＯ２

产品气

ＣＯ２ /

Ｎ２ 尾气

循环

甲醇
污水

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　 　
　 ＣＯ２ ６􀆰 ５３６７×１０－７ ９８􀆰 ６４６７ ６８􀆰 ８４１９ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２ ８５􀆰 ４３０６ ０􀆰 ０３３７ ０􀆰 ７７６０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ００００ １􀆰 ２７６２×１０－３ ８􀆰 ４１４３×１０－４ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ３ＯＨ １􀆰 ２７０７×１０－３ ０􀆰 ０２７９ ５􀆰 ８０９８×１０－４ １００􀆰 ０００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００００ ２􀆰 ２１９９×１０－８ ０􀆰 ７６３１ ０􀆰 ００００ １００􀆰 ０００
　 其他 １４􀆰 ５６９１ １􀆰 ２９５４ ２９􀆰 ６１３４ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

总流量 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

８７３１􀆰 １ ２２８５􀆰 ０ ３７７１􀆰 ０ １１６０２􀆰 ０ ９５８􀆰 １

绝压 / ＭＰａ ３􀆰 ２５５ ０􀆰 １３５ ０􀆰 １１０ ４􀆰 ６７０ １􀆰 ２１０

温度 / ℃ －５９􀆰 ４ ９􀆰 ４ ４􀆰 ２ １０２􀆰 ０ ３０􀆰 １

２􀆰 ５　 操作弹性分析

对改造后的工艺做进一步操作弹性分析ꎮ 图 ９
提供了随着新增 ＢＧＬ 气体进料量的变化吸收塔塔

顶净化气流股<０１８>中 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ ２ 种关键气体摩尔

分数的变化情况ꎮ 可以发现随着新增流量的增加ꎬ
Ｈ２Ｓ 的摩尔分数几乎不变ꎬ始终小于所规定的 ０􀆰 １×
１０－６ꎮ 但是 ＣＯ２ 的摩尔分数却呈现出上升的趋势ꎬ
当新增流量大于 ２ ６００ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬＣＯ２ 的摩尔分数

就大于所规定的 １０×１０－６ꎬ净化气组分含量不再满

足技术要求ꎮ 由于甲醇和水的用量不变ꎬ其余的各

塔也有较大的操作裕度ꎬ并且新增气体中 Ｈ２Ｓ、Ｃ６Ｈ６

　 　 　 　 　 　 　

１—ＣＯ２ꎻ２—Ｈ２Ｓ

图 ９　 吸收塔操作弹性灵敏度分析

等气体量也较少ꎬ其他技术指标也满足要求ꎮ 经改

造后的流程ꎬ最大扩产幅度为原来的 ２６％ꎮ

３　 结论

通过模拟值与实际值的对比ꎬ选用 ＰＳＲＫ 物性

方法对原流程进行了正确的模拟ꎮ 在此基础上提出

了一种低温甲醇洗扩产改造的方案ꎮ 在该扩产方案

中需新增 ２ 台换热器、１ 个进料泵、１ 个 Ｎ２ 汽提塔ꎬ
增设设备较少ꎬ投资少ꎮ 该方案对原流程的设备和

管线没有做较大改动ꎬ保证了原系统的完整性ꎬ改造

过程变得简单易行ꎮ 同时甲醇的循环量没有改变ꎬ
没有过多的能量消耗ꎮ 在确保满足技术指标的前提

下ꎬ该扩产方案可以允许新增 ＢＧＬ 原料气在 ２６％之

内变动ꎮ
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