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　 　 烃类转化制氢工艺是目前国内最为常见的制氢

工艺ꎬ主要优势在于规模灵活和能耗较低ꎮ 该工

艺[１]是将烃类和水蒸汽作为反应原料一起注入转

化炉ꎬ为了保证 Ｈ２ 的转化率ꎬ水蒸汽一般是过量

的ꎬ所以转化反应和中温变换反应后的中变气需要

经过多级冷凝后完成分水ꎬ才能进入 ＰＳＡ 单元ꎮ 产

生的分凝液中主要杂质为 ＣＯ２、费托副反应产生的

醇醚类小分子[２] 以及由于原料不同可能产生的

ＮＨ３
[３]ꎬ经过汽提处理就能作为锅炉上水ꎮ 本文中

基于 Ａｓｐｅｎ 对制氢装置的酸性水净化工段建模ꎬ优
化操作参数ꎬ强化过程降低能耗ꎬ并分析杂质对于操

作参数的影响ꎮ

１　 模拟基础

流程模拟的基础数据取自某石化 １５ ０００ ｍ３ / ｈ
制氢装置的设计数据ꎬ流程如图 １ 所示ꎬ中变气组分

如表 １ 所示ꎬ流量为 ２３ ６１４ ｍ３ / ｈꎬ分水罐温度分别

为 １６０、１５０、３５℃ꎬ经过三级分水后ꎬ中变气进入

ＰＳＡ 工段ꎬ各罐酸性水混合进入汽提塔ꎮ
原料不含氨氮杂质时ꎬ比如原料为丙烷时ꎬ中变

气中含有的 Ｈ２、ＣＯ 难溶于水ꎬ定为亨利组分ꎮ ＣＯ２

溶于水存在溶解过程及电离过程ꎬ酸性水的净化指

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 酸性水处理工段

表 １　 中变气组成

　 Ｈ２Ｏ ＣＯ ＣＯ２ Ｈ２ ＣＨ４

体积分数 / ％ ３３􀆰 ９ １􀆰 ８ １２􀆰 ２ ４８􀆰 ５ ３􀆰 ６

标为 ｐＨꎬ物性方法为 ＥＬＥＣＮＲＴＬꎮ
原料含氨氮类杂质时ꎬ比如原料为干气时[４]ꎬ

此时中变气中含氨ꎬＨ２Ｏ－ＣＯ２ －ＮＨ３ －惰性组分的体

系类似于酸性污水汽提体系ꎬ模型选用 Ａｓｐｅｎ 自带

的酸性水汽提包ꎬ物性方法为 ＥＬＥＣＮＲＴＬ[５]ꎮ
在制氢的反应工段ꎬ会发生费托副反应ꎬ产生小

分子醇醚ꎬ如甲醇ꎮ 这类分子最终全部溶解于酸性

水中ꎮ 如果使净化水产生的蒸汽达到外送管网的标

准ꎬ需要对甲醇设置指标ꎮ 甲醇在水中不存在电离

􀅰１７１􀅰



现代化工 第 ３９ 卷第 １１ 期

过程ꎬ所以计算甲醇－水的物性方法选用 ＮＲＴＬ[６]ꎮ
本文中以 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件为平台进行

模拟分析ꎮ 酸性水的汽提模拟使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的

ＲＡＤＦＲＡＣ 模块计算酸性水汽提塔[７]ꎬ理论板取
３ 块ꎮ

２　 操作参数优化

２􀆰 １　 分水工段参数优化
分凝罐的主要作用是分水ꎬ同时使水中溶解的

ＣＯ２ 尽可能少ꎮ 中变气分水是一个恒压分水过程ꎬ
罐的操作压力为 ２􀆰 ５ ＭＰａꎬ只需要考虑罐的设置温

度ꎮ 第一个罐及最后一个罐的温度分别由冷公用工

程和上游决定ꎬ中间罐位置和数量设定需要优化ꎮ
如图 ２ 所示ꎬ温度高于 ９０ ~ １２０℃区间ꎬ分水量

随温度降低而增加较快ꎬ而 ＣＯ２ 的溶解量并没有显

著增加ꎻ温度低于该区间ꎬ分水量随温度降低而增加
得越来越慢ꎬ而 ＣＯ２ 的溶解量增加得越来越快ꎮ 所

以中间分水罐设置在 ９０ ~ １２０℃的温度区间内是最

为有效的ꎬ一般常见流程为三罐流程ꎬ中间罐的温度

应设置在 ２ 条曲线斜率变化明显的温度点之间ꎮ

１—分水量ꎻ２—酸性水中 ＣＯ２ 质量分数

图 ２　 分水量－ＣＯ２ 溶解度－温度关系

在确定三罐流程后ꎬ中间罐温度、酸性水中最后
溶解的 ＣＯ２ 量和最后酸性水的混合温度关系如图 ３
所示ꎬ混合后的酸性水温度越高ꎬ带入汽提塔的热量

越多ꎬ汽提塔消耗的蒸汽越少ꎮ 综合来看ꎬ中间分水
罐的温度取 １１０℃ꎬ酸性水中 ＣＯ２ 的含量最低ꎬ且混

合酸性水的温度最高ꎮ

１—酸性水混合温度ꎻ２—酸性水中 ＣＯ２ 总质量

图 ３　 中间罐温度－酸性水中 ＣＯ２－混合温度关系

２􀆰 ２　 汽提工段参数优化

中变气经过 ３ 个分水罐ꎬ实际上是相当于进行

了 ３ 次相平衡ꎬ且由于工艺要求ꎬ中变气分水工段的

压力为 ２􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度是溶解平衡和相平衡的主要

影响因素ꎬ３ 股酸性水的浓度、温度分布不同ꎬ进塔

方式需要优化ꎮ ３ 个罐中分出的酸性水组分如表 ２
所示ꎮ

表 ２　 三罐酸性水

　 第一罐 第二罐 第三罐

Ｈ２Ｏ 质量分数 / ％ ９９􀆰 ９ ９９􀆰 ８ ９９􀆰 ６

ＣＯ２ 质量分数 / ％ ０􀆰 １ ０􀆰 ２ ０􀆰 ４

惰性组分 / １０－６ ４７ ５８ ７４

总流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２４２１􀆰 ９ ４５３４􀆰 ４ ９８５􀆰 １

温度 / ℃ １６０ １１０ ３５

ｐＨ(２５℃) ４􀆰 ２ ４􀆰 ０ ３􀆰 ９

温度最低的第三分水罐产生的酸性水温度最

低ꎬ所以必须从塔顶第一块板进入ꎬ剩余 ２ 个分水罐

产生的酸性水进塔位置不同会影响汽提蒸汽负荷ꎬ
需要优化ꎮ 汽提塔体系比较简单ꎬ为 Ｈ２Ｏ－ＣＯ２ 体

系ꎬ温度分布接近于纯水在常压的沸点ꎬ即 １００℃左

右ꎮ 汽提塔塔顶第一块板 ＣＯ２ 质量分数最高ꎬ气相

和液相中 ＣＯ２ 质量分数分别为 ０􀆰 ０１５ 和 ２􀆰 ８×１０－６ꎮ
３ 股酸性水中 ＣＯ２ 质量分数超过全塔任何一块理论
板对应的 ＣＯ２ 质量分数ꎬ所以最优的进塔位置均为

塔顶进入ꎮ 当 ３ 股酸性水混合从塔顶进入时ꎬ汽提

蒸汽用量为 ６２０ ｋｇ / ｈꎬｐＨ 达到标准ꎮ 经计算(结果

如表 ３ 所示)ꎬ当汽提蒸汽量为 ６２０ ｋｇ / ｈ 时ꎬ３ 股酸

性水均从塔顶进入汽提效果最好ꎬ分析结果与计算

吻合ꎮ
表 ３　 酸性水进塔位置－酸性水 ｐＨ

中温酸性水 高温酸性水 酸性水 ｐＨ

１ １ ６􀆰 ９９８

１ ２ ６􀆰 ９９５

１ ３ ６􀆰 ３７１

２ １ ６􀆰 ９３９

２ ２ ６􀆰 ９３６

２ ３ ６􀆰 ３６４

３ １ ６􀆰 ８６８

３ ２ ６􀆰 ８６８

３ ３ ６􀆰 ３７３

２􀆰 ３　 优化结果

优化前该炼厂的制氢装置为三罐流程ꎬ中间罐

􀅰２７１􀅰
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的温度为 １５０℃ꎬ酸性水混合从塔顶进入ꎻ优化后调

整冷公用工程负荷ꎬ中间罐的温度设置为 １１０℃ꎬ酸
性水进塔方式不变ꎬ消耗 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽从 ７２０ ｋｇ / ｈ
降低至 ６２０ ｋｇ / ｈꎬ能耗降低 １３􀆰 ９％ꎮ

３　 氨氮等杂质的影响

３􀆰 １　 分水工段参数优化

当中变气中含氨时ꎬＣＯ２ 除了在水中的溶解平

衡和电离平衡以外ꎬ还存在和 ＮＨ３ 的酸碱平衡ꎬ相
当于形成了 ＮＨ４ＨＣＯ３ 溶液ꎬ存在溶解和化学吸收

过程ꎮ
如图 ４ 所示ꎬ中变气中 ＮＨ３ 含量为 ０ ~ １ ０００×

１０－６时ꎬ随温度变化 ＣＯ２ 溶解量变化的关系ꎬ随着

ＮＨ３ 浓度的增加ꎬＣＯ２ 在水中的溶解量随温度变化

趋势越来越明显ꎬ这是因为当 ＮＨ３ 含量较低时ꎬ物
理溶解过程占主导ꎬ所以 ＮＨ３ 的质量分数为 １００×
１０－６以内ꎬ溶解曲线接近平滑ꎻ随着 ＮＨ３ 质量分数增

加ꎬ化学吸收的过程开始逐渐占主导ꎬ溶解量曲线开

始出现拐点ꎮ

１—分水量ꎻ２—１ ０００×１０－６ꎻ３—８００×１０－６ꎻ４—５００×１０－６ꎻ

５—３００×１０－６ꎻ６—２００×１０－６ꎻ７×１０－６ꎻ８—０

图 ４　 不同氨含量下分水量－ＣＯ２ 溶解度－
温度关系

当 ＮＨ３ 低于 ２００×１０－６时ꎬ罐的设立原则和不含

ＮＨ３ 的相同ꎮ 当 ＮＨ３ 质量分数超过 ２００×１０－６时ꎬ溶
解量曲线出现较为明显的拐点温度ꎮ 在 １６０ ~ ９０℃
时ꎬ分水效率高ꎬ在 １６０℃ 至拐点温度前ꎬＣＯ２ 溶解

度也急剧上升ꎬ在该段多设分水罐ꎬ多级分水ꎬ能够

有效降低酸性水中 ＣＯ２ 的含量ꎬ低于拐点温度以

后ꎬ溶解度曲线上升变缓ꎬ在此温度段设置分水罐效

果不大ꎮ
根据中温变换催化剂厂家反馈ꎬ一般合成氨副

反应产生的 ＮＨ３ 在 １０×１０－６ ~１００×１０－６ꎬ某炼化的中

变气分析数据ꎬＮＨ３ 质量分数为 ８６×１０－６ꎮ 此时分

水量与 ＣＯ２ 溶解度变化趋势如图 ５ 所示ꎬ同不含氨

工况类似ꎬ所以中间分水罐的温度依旧定为 １１０℃ꎮ

１—分水量ꎻ２—现场工况ꎻ３—不含氨工况

图 ５　 分水量－ＣＯ２ 溶解度－温度关系

３􀆰 ２　 汽提工段参数优化
３ 股酸性水中 ＣＯ２、ＮＨ３ 以及对应离子的质量

分数如表 ４ 所示ꎬ３ 股酸性水中浓度过大ꎬ最佳进料

位置为塔顶第一块板ꎬ所以最优的情况是 ３ 股混合

从塔顶进入ꎬ计算与实际情况吻合ꎮ
表 ４　 三罐酸性水

　 第一罐 第二罐 第三罐

Ｈ２Ｏ 质量分数 / ％ ９９􀆰 ８ ９９􀆰 ４ ９８

ＣＯ２ 质量分数 / ％ ０􀆰 ２ ０􀆰 ５ １􀆰 ６

ＮＨ３ 质量分数 / １０－６ ４００ ０􀆰 ６ ０􀆰 ４

总流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２４２１􀆰 ９ ４５３４􀆰 ４ ９８５􀆰 １

温度 / ℃ １６０ １１０ ３５

当中变气中带 ＮＨ３ 时ꎬ由于 ＮＨ３ 的溶解度远大
于 ＣＯ２ꎬ高温高压的酸性水经过常压闪蒸 ｐＨ 就能

达到超过 ７ 的标准ꎬ但这并不意味着仅仅经过一级
闪蒸酸性水就能达到净化水指标ꎬＨＣＯ－

３ 是 ＣＯ２ 在

净化水中的主要存在形态ꎬＨＣＯ－
３ 离子超标也会造

成腐蚀ꎮ 汽提过程中随着蒸汽通入量的增加ꎬ净化

水的离子数显然是逐渐降低的ꎬ但是 ｐＨ 却不是线
性变化的ꎮ 在汽提过程中ꎬＣＯ２ 脱除速率大于 ＮＨ３ꎬ
所以随着汽提强度的增大ꎬ净化水中 ＣＯ２ 的含量相
对于 ＮＨ３ 快速降低ꎬ溶液 ｐＨ 开始增大ꎻ当 ＣＯ２ 质

量分数逐渐趋近于 ０ 时ꎬｐＨ 达到峰值ꎻ然后净化

水中剩下的氨也开始脱除ꎬｐＨ 会降低直至接近纯

水ꎬ关系如图 ６ 所示ꎮ 此时净化水的指标还需要

　 　 　 　 　 　 　

１—净化水 ｐＨꎻ２—酸性水 ＨＣＯ－
３ 质量分数

图 ６　 汽提蒸汽量－ｐＨ－ＨＣＯ－
３ 关系
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控制 ＨＣＯ－
３ 质量分数低于 １０×１０－６ꎬ消耗汽提蒸汽为

８００ ｋｇ / ｈꎮ
为了进一步提高净化水的品质ꎬ使其产生的蒸

汽能够外送至蒸汽管网ꎬ需要将酸性水中由费托反

应产生的甲醇脱除至 １０×１０－６[２]ꎮ 汽提蒸汽量和净

化水中甲醇浓度关系如图 ７ 所示ꎬ可以看出ꎬ要想达

到 １０×１０－６的指标ꎬ需要通入 ２ ８００ ｋｇ / ｈ 的汽提蒸

汽ꎬ代价较大ꎬ所以一般净化水中小分子有机物的含

量不作为控制指标ꎬ净化水产生的蒸汽不进入管网ꎬ
只作为反应原料或者直供某个装置ꎮ

图 ７　 汽提蒸汽量对净化水中甲醇含量影响

４　 结论

(１)不含氨工况下ꎬ综合经济和分水效率三罐

流程最为合理ꎬ中间罐最佳温度为 １１０℃ꎬ三罐混合

从塔顶进入能耗最低ꎮ

(２)带氨工况下ꎬ净化水指标除 ｐＨ 外需要控制

ＨＣＯ－
３ꎬ中变气氨质量分数低于 ２００×１０－６时ꎬ操作参

数同不含氨工况ꎻ当氨质量分数超过 ２００×１０－６时ꎬ
在高于拐点温度的区间内多设分水罐效果明显ꎬ酸
性水从塔顶进入能耗最低ꎮ

(３)净化水产生蒸汽若外送蒸汽管网需要控制

甲醇质量分数在 １０×１０－６以下ꎬ１５ ０００ ｍ３ / ｈ 制氢装

置需要汽提蒸汽量由 ８００ ｋｇ / ｈ 上升至 ２ ８００ ｋｇ / ｈꎮ
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利用离子交换膜进行生产方法简单ꎬ节能环保ꎬ
可以直接改变现在电解金属锰和二氧化锰单一生产

的格局ꎬ极大地提高企业生产产能ꎮ 虽然只经过初

步试验验证了其可行性ꎬ但在实验效果及能耗和产

出产品方面的巨大优势ꎬ在以后的电解金属锰和二

氧化锰行业有巨大应用前景ꎮ
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