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摘要:提出将冷凝法与吸附法耦合分离氨的氨合成工艺ꎬ通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟分析比较了 １０ ＭＰａ 日产千吨冷凝法吸附法

耦合分离氨的氨合成工艺与传统冷凝法分离氨的氨合成工艺ꎮ 结果表明ꎬ将冷凝法与吸附法耦合分离氨能有效提高氨净值ꎬ减
小氨合成回路循环气量及催化剂用量ꎬ同时能有效降低冰机功耗ꎮ 此外ꎬ提高冷凝温度可进一步降低冰机功耗ꎬ但相应的吸附

剂用量、吸附 / 解吸塔床层体积将增大ꎬ解吸所需热量也将更高ꎮ
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ｃｏｎｄｅｎｓａｔｉｏｎ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｉｎｃｒｅａｓｅｓꎬｔｈｅ ａｍｍｏｎｉａ ｃｏｍｐｒｅｓｓｏｒ ｐｏｗｅｒ ｗｉｌｌ ｂｅ ｆｕｒｔｈｅｒ ｒｅｄｕｃｅｄꎬｂｕｔ ｔｈｅ ａｍｏｕｎｔ ｏｆ ａｄｓｏｒｂｅｎｔꎬ
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ｈｉｇｈｅｒ.
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　 　 氨分离是合成氨的重要组成部分ꎬ是合成氨增

产节能的关键环节之一[１]ꎮ 目前工业上普遍以冷

凝法分离氨ꎬ即依靠水冷器、冷交换器、氨冷器等设

备使气相中的氨液化ꎬ从而与其他组分实现分离ꎮ
其中氨冷器依靠氨压缩制冷循环获得制冷量ꎬ需要

消耗大量压缩功ꎮ 此外ꎬ受氨组分气液平衡限制ꎬ冷
凝法分离氨是不彻底的ꎬ返回反应塔的合成气中仍

含有不少氨气ꎬ且随着氨合成回路压力的降低ꎬ冰机

功耗将大幅提高ꎮ 相较之下ꎬ吸附法分离氨受氨合

成回路压力的影响较小ꎬ分离较为彻底ꎬ实现了极低

的入反应塔气氨浓度ꎬ从而大幅提高氨净值ꎬ且解吸

所需热量可取自氨合成反应热ꎮ 然而到目前为

止[２－３]ꎬ氨吸附剂的吸附性能有限ꎬ以碱土金属卤化

物为例ꎬ若所有的氨都通过吸附法进行分离ꎬ则吸附

剂用量相当庞大ꎬ且氨合成反应热将不足以满足解

吸所需热量ꎮ
本文中在张莹等[４] 提出的合成氨吸附分离工

艺基础上ꎬ提出将冷凝法分离氨与吸附法分离氨耦

合的氨分离工艺ꎬ并用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对整个氨合成回

路进行了模拟ꎬ为该技术的研究开发提供依据ꎮ

１　 工艺流程

１０ ＭＰａ 布朗工艺氨合成流程[５](以下简称原工

艺)如图 １(ａ)所示ꎮ 在此基础上ꎬ本文中于蒸汽发
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生器(Ｓ－３)及冷交换器(ＣＥＸ－１)之后添加吸附 /解
吸塔(Ａ、Ｂ、Ｃ)ꎬ得到 １０ ＭＰａ 冷凝法吸附法耦合分

离氨的氨合成工艺(以下简称新工艺)ꎬ详见图 １
(ｂ)ꎮ 新工艺的具体流程为:新鲜合成气经二段压

缩(ＣＯＭＰＦ－１、ＣＯＭＰＦ－２)后与循环流股混合ꎬ经循

环压缩机 ( ＣＯＭＰＣＹＣ) 进一步升压ꎬ与出解吸塔

(Ｂ)、反应塔(Ｔ－１)的高温合成气依次换热升温后ꎬ
进入第一个绝热反应塔(Ｔ－１)ꎬ出第一个反应塔的

合成气经换热器(ＨＥＸ－２)、蒸汽发生器(Ｓ－１)降温

后进入第二个绝热反应塔(Ｔ－２)ꎬ出第二个反应塔

的合成气经蒸汽发生器(Ｓ－２)降温后进入第三个绝

热反应塔(Ｔ－３)ꎬ出第三个反应塔的合成气经蒸汽

发生器(Ｓ－３)降温后进入解吸塔(Ｂ)ꎬ并加热吸附

剂以使氨气脱附ꎬ所得的富氨合成气经热交换器

(ＨＥＸ－１)、水冷器(ＷＣ－２)、冷交换器(ＣＥＸ－１)、一
级氨冷器(ＮＥＸ－１)、二级氨冷器(ＮＥＸ－２)降温ꎬ大
部分气氨液化并通过氨分离罐(ＳＥＰ－１)分离ꎬ余下

的合成气经冷交换器(ＣＥＸ－１)回收冷量后进入吸

附塔(Ａ) 进行氨吸附分离ꎬ随后合成气经水冷器

(ＷＣ－３)冷却并弛放后与新鲜气混合去循环压缩机

(ＣＯＭＰＣＹＣ)ꎮ 其中ꎬ３ 个吸附 /解吸塔(Ａ、Ｂ、Ｃ)按
吸附－解吸－冷却的顺序交替工作ꎮ

(ａ)原工艺流程

(ｂ)新工艺流程

图 １　 原、新工艺流程
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２　 模拟计算

２􀆰 １　 模拟流程建立

选择 ＲＫＳ－ＢＭ 作为物性方法ꎬ并依据文献[６－
７]对二元交互作用参数等进行修正ꎮ 结合 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 的使用特点ꎬ本流程所采用的单元模块如表 １
所示ꎮ

表 １　 单元模块

名称 压缩机 反应塔 吸附 / 解吸塔 氨分离罐

模块 Ｃｏｍｐｒ ＲＳｔｏｉｃ、ＲＰｌｕｇ ＦＳｐｌｉｔ、Ｈｅａｔｅｒ Ｓｅｐ

名称 水冷器 冷、热交换器 氨冷器 混合器

模块 Ｈｅａｔｅｒ Ｈｅａｔｅｒ Ｈｅａｔｅｒ Ｍｉｘｅｒ

２􀆰 ２　 氨合成反应动力学模型[５ꎬ８－１０]

选择 ８􀆰 ５ ｍｍ 粒径的 ＺＡ－５ 型催化剂ꎬ并选用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 内置的 ＬＨＨＷ 型动力学方程进行计算ꎬ
计算时以反应体积为基准(拟均相)ꎬ并选择分压作

为浓度基准ꎬ详见式(１)、(２)ꎮ 将氨合成反应宏观

动力学方程按照 ＬＨＨＷ 型动力学方程进行变形ꎬ得
到的各项参数如表 ２ 所示ꎬ其中 Ｅ 和 ｋ 的单位分别

为 ｋＪ / ｍｏｌ 和 ｋｍｏｌ / (ｓ􀅰ｍ３􀅰Ｐａ１􀆰 ５)ꎮ

ｒ ＝ ｋｅ －(Ｅ / ＲＴ) × (ｋ１􀰓
Ｎ

ｉ ＝ １
Ｐαｉ

ｉ － ｋ２􀰓
Ｎ

ｊ ＝ １
Ｐβｊ

ｊ ) (１)

ｌｎ(ｋ１ꎬｋ２) ＝ Ａ ＋ Ｂ / Ｔ ＋ Ｃ × ｌｎ(Ｔ) ＋ Ｄ × Ｔ (２)
表 ２　 氨合成反应动力学方程参数(１０ ＭＰａ)

反应动力学方程 ＬＨＨＷ

化学计量数 Ｎ２ Ｈ２ ＮＨ３ 　

　 －１ －３ ２ 　

动力学常数 Ｅ ｋ(Ｔ－１) ｋ(Ｔ－２) ｋ(Ｔ－３)

　 １５９􀆰 ０３３ １５４２ １６７６ １３０５

反应速率表达式 　 　 　 　

　 指数项 Ｎ２ Ｈ２ ＮＨ３ 　

　 　 项 １ １ １􀆰 ５ －１ 　

　 　 项 ２ ０ －１􀆰 ５ １ 　

　 系数 Ａ Ｂ Ｃ Ｄ

　 　 项 １ －１２􀆰 ６０７７４２ １１２３４􀆰 ７２６ －１􀆰 ９２２０２０１ －２􀆰 ７６７１９９８×１０－４

　 　 项 ２ ５９􀆰 ３９７３３５ －２４４９􀆰 ２５７７ －５􀆰 ３５０５６２９ ３􀆰 ０４８９４１９×１０－３

由于该反应动力学模型仅适用于氨气摩尔分数

大于 １％时的情况ꎬ为保证模拟结果的准确性ꎬ同时

不增加计算量ꎬ本文中将新工艺中的塔 Ｔ－１ 分为 ２
部分ꎬ第一部分 Ｔ－１－Ａ 选择 ＲＳｔｏｉｃ 模型ꎬ并设置出

口氨摩尔分数为 ２％ꎬ第二部分 Ｔ－１－Ｂ 仍使用 Ｒｐｌｕｇ

模型ꎬ同时假设 Ｔ－１－Ａ 所需的催化剂用量(氨摩尔

分数变化 ０􀆰 １４％ ~ ２％)等同于 Ｔ－１－Ｂ 中相同氨摩

尔分数变化(２％~３􀆰 ８６％)所需的催化剂用量ꎮ
反应塔床层压降使用欧根方程进行计算ꎬ床层

空隙率取 ０􀆰 ４ꎮ
２􀆰 ３　 吸附 /解吸计算

选择明尼苏达大学研究的 ＭｇＣｌ２ －Ｓｉ[１１] 作为氨

吸附剂ꎮ ＭｇＣｌ２ 能与氨在不同温度及氨压力条件下

形成不同分子数的氨配合物ꎬ利用这一性质ꎬ可将其

用于氨的化学吸附[１]ꎬ详见式(３) ~ (５)ꎮ 该吸附剂

具有对氨选择性好、动态吸附容量大、吸附 /解吸速

率快、寿命长等优点ꎮ ＭｇＣｌ２􀅰ｎＮＨ３(ｎ ＝ １ꎬ２ꎬ６)在各

温度下的氨气平衡分压由 Ｃｌａｕｓｉｕｓ－Ｃｌａｐｅｙｒｏｎ 方程

计算[１２]ꎮ
ＭｇＣｌ２(ｓ) ＋ ＮＨ３(ｇ) 􀜩􀜨􀜑 Ｍｇ(ＮＨ３)Ｃｌ２(ｓ) (３)

Ｍｇ(ＮＨ３)Ｃｌ２(ｓ) ＋ ＮＨ３(ｇ) 􀜩􀜨􀜑 Ｍｇ(ＮＨ３) ２Ｃｌ２(ｓ) (４)
Ｍｇ(ＮＨ３)２Ｃｌ２(ｓ) ＋ ４ＮＨ３(ｇ) 􀜩􀜨􀜑 Ｍｇ(ＮＨ３)６Ｃｌ２(ｓ) (５)

　 　 选择 １０１℃ 作为吸附温度ꎬ２５０℃ 作为解吸温

度ꎬ利用式(５)实现吸附 /解吸操作ꎮ 由于 ＭｇＣｌ２－Ｓｉ
在高温下依然拥有高的动态吸附容量ꎬ故按饱和吸

附量进行计算ꎬ并假设吸附 /解吸的交替时间为 １ ｈꎮ
吸附床层参数参考文献[３]ꎮ

解吸塔解吸所需热量为吸附剂升温 ( １０１ ~
２５０℃)所需热量、化学解吸热、氨气进一步升温

(２５０~２７５℃)所需热量以及设备升温所需热量之

和ꎬ本文中暂不计设备升温所需热量ꎮ ＭｇＣｌ２􀅰ｎＮＨ３

(ｎ＝ １ꎬ２ꎬ６)的平均热容参见文献[１３]ꎮ
２􀆰 ４　 工艺参数

新鲜气工况:ｙＮＨ３
＝０ꎬｙＮ２

＝ ０􀆰 ２４９ ４ꎬｙＨ２
＝ ０􀆰 ７４８ １ꎬ

ｙＡｒ ＝ ０􀆰 ００２ ５ꎬｔ ＝ ２􀆰 ２℃ꎬｐ ＝ ２􀆰 ４５ ＭＰａꎮ 原工艺主要

工艺参数见表 ３ꎮ
表 ３　 原工艺主要工艺参数

反应塔 入口温度 / ℃ 床层半径 / ｍ 床层高度 / ｍ 床层体积 / ｍ３

Ｔ－１ ３２０􀆰 ０ ３􀆰 ３３９ ５􀆰 ４０３ ４７􀆰 ３１

Ｔ－２ ３３４􀆰 ２ ３􀆰 ３３９ ５􀆰 ４０３ ４７􀆰 ３１

Ｔ－３ ３６４􀆰 ７ ３􀆰 ３７０ ５􀆰 ４５３ ４８􀆰 ６４

水冷器出口

温度 / ℃

ＨＥＸ１ 冷物料

出口温度 / ℃

ＣＥＸ 冷物料

出口温度 / ℃

ＨＰＷ－３

出口温度 / ℃

３７ ２９５ ３２ ３４３

在新工艺中ꎬ为保证合适的传热温差ꎬ调整

ＨＥＸ－１ 冷物料出口温度为 ２４５℃ꎮ 此外ꎬ设置吸附

塔出口温度为 １０１℃ꎬ解吸塔出口温度为 ２７５℃ꎬ其

􀅰４１２􀅰
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余工艺参数保持与原工艺一致ꎮ

３　 模拟结果与讨论

３􀆰 １　 传统冷凝法分离氨的氨合成工艺

原工艺模拟结果见表 ４、表 ５ꎮ
表 ４　 原工艺关键流股工况

流股编号 ＹＮＨ３
/ ％ Ｆ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) Ｔ / ℃ Ｐ / ＭＰａ

８ ３􀆰 ０２ １８３６３􀆰 ４ ３２０􀆰 ０ １０􀆰 １３

９ １２􀆰 ４２ １６８２７􀆰 ７ ４６９􀆰 ６ １０􀆰 ０９

１２ １５􀆰 ８７ １６３２７􀆰 ０ ３８４􀆰 １ ９􀆰 ９２

１４ １８􀆰 ３６ １５９８３􀆰 ０ ３９９􀆰 ４ ９􀆰 ８３

２１ ９９􀆰 ６１ ２３７９􀆰 ７ －１０􀆰 ８ ９􀆰 ４２

２５ ４􀆰 １５ １３６０３􀆰 ２ ３２􀆰 ０ ９􀆰 ３６

表 ５　 原工艺、新工艺(冷凝温度 ０􀆰 ８℃)各项功耗及

催化剂用量

　
进料一段压

缩功耗 / ｋＷ

进料二段压

缩功耗 / ｋＷ

冰机一段压

缩功耗 / ｋＷ

冰机二段压

缩功耗 / ｋＷ

原工艺 ５４４１􀆰 ７ ２６１３􀆰 ７ ６００􀆰 １ ３１８２􀆰 ２

新工艺 ５４４１􀆰 ７ ２６１３􀆰 ７ ３８８􀆰 ９ ２０２３􀆰 ６

　
循环压缩机

功耗 / ｋＷ

冷凝温度 /

℃

一级氨冷

制冷量 / ｋＷ

二级氨冷

制冷量 / ｋＷ

原工艺 ２３０９􀆰 ８ －１０􀆰 ８ －８６６１􀆰 ５ －６４０９􀆰 ６

新工艺 １９９４􀆰 ４ －０􀆰 ８ －６７２８􀆰 ３ －５２０１􀆰 ４

　
Ｔ－１ 催化剂

用量 / ｍ３

Ｔ－２ 催化剂

用量 / ｍ３

Ｔ－３ 催化剂

用量 / ｍ３

原工艺 ４７􀆰 ３１ ４７􀆰 ３１ ４８􀆰 ６４

新工艺 ２０􀆰 ９５ ４７􀆰 ３１ ４８􀆰 ６４

３􀆰 ２　 冷凝法吸附法耦合分离氨的氨合成工艺

３􀆰 ２􀆰 １　 反应段

在新工艺中ꎬ吸附 /解吸塔的添加使得入反应塔

的气氨摩尔分数降至 ０􀆰 １４％ꎬ相较于原工艺ꎬ额外

的反应热将导致塔 Ｔ－１ 内催化床层温度过高ꎬ反应

过早到达平衡ꎬ造成后半段催化床层的浪费ꎮ 本文

中将塔 Ｔ－１ 的入口温度从 ３２０℃调整为 ３１５℃ꎬ同时

将催化床层高度从 ５􀆰 ４０３ ｍ 减至 ２􀆰 ３９３ ｍꎬ保证了

ＺＡ－５ 催化剂温度不高于 ４８０℃ [９]ꎮ 以 ０􀆰 ８℃的冷凝

温度为例ꎬ新工艺模拟结果如表 ６ 所示ꎮ
可见ꎬ在保持新鲜气工况不变ꎬ即相同氨产量的

对比条件下ꎬ新工艺的氨合成回路循环流量减小了

１５􀆰 ５７％ꎬ循环压缩机功耗降低了 １３􀆰 ６６％ꎮ 塔 Ｔ－１ 催

化剂用量减少 ５５􀆰 ７１％ꎬ而最终出口氨浓度与原工艺

基本一致ꎬ因此氨净值从 １５􀆰 ３４％提高至 １８􀆰 ３７％ꎮ

表 ６　 新工艺关键流股工况(冷凝温度 ０􀆰 ８℃)

流股编号 ＹＮＨ３
/ ％ Ｆ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) Ｔ / ℃ Ｐ / ＭＰａ

８ ０􀆰 １４ １５５０３􀆰 ６ ３１５􀆰 ０ １０􀆰 １３

９ １０􀆰 ０９ １４１０２􀆰 ３ ４８０􀆰 ０ １０􀆰 １２

１２ １５􀆰 ６０ １３４３０􀆰 ２ ４１５􀆰 ７ ９􀆰 ９６

１４ １８􀆰 ５１ １３０９９􀆰 ８ ４０５􀆰 ４ ９􀆰 ８７

１６ ２２􀆰 ４３ １３７６１􀆰 ４ ２７５􀆰 ０ ９􀆰 ７４

２２ ９９􀆰 ５１ ２４１５􀆰 ２ －０􀆰 ８ ９􀆰 ４０

２６ ６􀆰 ０２ １１３４６􀆰 ３ ３２􀆰 ０ ９􀆰 ３４

２７ ０􀆰 ２０ １０６８４􀆰 ７ １０１􀆰 ０ ９􀆰 ２８

３􀆰 ２􀆰 ２　 分离段

出反应塔的氨气大部分经冷凝液化分离ꎬ余下

的通过吸附 /解吸操作打回ꎬ打回的氨气经水冷器、
冷交换器即可实现液化ꎬ无需冰机做功ꎮ 根据氨组

分气液平衡关系ꎬ冷凝温度越高ꎬ未液化的氨气将越

多ꎬ因此吸附分氨量将增加ꎬ解吸塔出口氨浓度也将

更高ꎮ 图 ２ 展示了吸附分氨量、解吸塔出口平均氨

摩尔分数与冷凝温度的关系ꎮ

１—吸附分氨量ꎻ２—解吸塔出口平均氨摩尔分数

图 ２　 吸附分氨量、解吸塔出口平均氨摩尔分数与

冷凝温度的关系

图 ３、图 ４ 展示了冰机制冷量、冰机功耗、吸附

剂用量、吸附床层体积与冷凝温度的关系ꎮ 可见ꎬ提
高冷凝温度虽能大幅降低冰机功耗ꎬ但也将大幅增

加吸附剂用量及吸附床层体积ꎮ

１—新工艺冰机功耗ꎻ２—新工艺冰机制冷量ꎻ

３—原工艺冰机功耗ꎻ４—原工艺冰机制冷量

图 ３　 冰机功耗、冰机制冷量与冷凝温度的关系

􀅰５１２􀅰
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１—吸附床层体积ꎻ２—吸附剂质量

图 ４　 吸附床层体积、吸附剂用量与

冷凝温度的关系

ＭｇＣｌ２－Ｓｉ 对氨气的吸附属于化学吸附ꎬ因此解

吸热较大ꎬΔＨ(６－２) ＝ ５５􀆰 ６６ ｋＪ / ｍｏｌꎮ 图 ５ 展示了

解吸功耗与冷凝温度的关系ꎮ 合成气自身热(３４３~
２７５℃)所能提供的热量为 ７ ７７２􀆰 ８ ｋＷꎬ因此解吸时

还另需蒸汽发生器依靠氨合成反应热产生的高温蒸

汽给热ꎬ这部分热量共有 ２２ ６６０􀆰 ６ ｋＷꎮ

图 ５　 解吸功耗与冷凝温度的关系

４　 结论

通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对 １０ ＭＰａ 日产千吨冷凝法吸

附法耦合分离氨的氨合成工艺进行了模拟计算ꎬ并
与传统冷凝法分离氨的氨合成工艺进行了比较ꎬ得
到如下结论ꎮ

(１)入反应塔气氨摩尔分数从 ３􀆰 ０２％降低至

０􀆰 １４％ꎬ氨净值从 １５􀆰 ３４％提高至 １８􀆰 ３７％ꎮ
(２)第一个反应塔的催化剂用量减少 ５５􀆰 ７１％ꎮ
(３)氨合成回路循环流量减少 １５􀆰 ５７％ꎬ循环压

缩机功耗降低 １３􀆰 ６６％ꎮ
(４)冰机功耗大幅降低ꎬ以 ０􀆰 ８℃的冷凝温度为

例ꎬ冰机功耗降低 ３６􀆰 ２２％ꎮ
(５)吸附剂用量及吸附床层体积较大ꎬ以 ０􀆰 ８℃

的冷凝温度为例ꎬ单塔吸附剂用量为 ４０􀆰 ２９ ｔꎬ单塔

吸附床层体积为 ５９􀆰 ０８ ｍ３ꎮ
(６)解吸所需热量虽能取自氨合成反应热ꎬ但

绝对值较大ꎬ以 ０􀆰 ８℃的冷凝温度为例ꎬ解吸功耗为

１３ ０８３􀆰 ７ ｋＷꎬ占可用于产生高温高压蒸汽的氨合成

反应热的 ４２􀆰 ９９％ꎮ
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