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摘要:结合鲁西化工集团股份有限公司现有粉煤加压气化装置的运行情况ꎬ对停运固定床造气炉后的原料气来源进行探

究ꎬ提出了将低温甲醇洗工序的净化气、ＰＳＡ 工序的解析气、ＣＯ 膜分离工序的渗透气送至氮氢气压缩机的改造方案ꎮ 通过对原

料气路线的改造ꎬ既减少设备闲置、提高设备利用率ꎬ又提高生产效率ꎮ
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　 　 合成氨联产甲醇工艺在我国以固定床间歇气化

技术制备原料气的中小合成氨厂中应用比较广泛ꎬ
该工艺不仅改变了企业单一产品的局面ꎬ增强了企

业市场应变能力[１]ꎮ 但是ꎬ随着国家有关部门对产

业结构调整指导目录的调整和能源消耗总量的控

制[２]ꎬ尤其«国家发展改革委关于修改‹产业结构调

整指导目录(２０１１ 年本)›有关条款的决定»将固定

床间歇气化技术列入限制类ꎬ越来越多的企业采用

更加先进的气化技术替代传统的固定床间歇气化技

术[３－５]ꎮ 随着固定床间歇气化装置停运ꎬ大量设备

不再适用而闲置ꎮ 为充分发挥设备的应有价值ꎬ减
少设备资源浪费ꎬ在保证现有生产能力不变前提下ꎬ
最大限度地利用现有工艺流程和设备ꎬ提出将甲醇

洗工序后的净化气送至技术改造后的氮氢气压缩

机、ＰＳＡ 工序后的解析气及 ＣＯ 膜分离工序后的渗

透气送至氮氢气压缩机的工艺改造路线ꎮ 通过原料

路线改造ꎬ既充分利用了现有的工艺流程和设备ꎬ又
发挥了合成氨联产甲醇装置的优势[６]ꎬ减少新建甲

醇装置的投资ꎮ

１　 原料气路线改造前工艺概述

鲁西化工集团股份有限公司的合成氨联产甲醇

装置于 ２００７ 年建成投产ꎬ该装置以无烟煤为原料生

产尿素(中间产品为液氨)ꎬ造气工段采用常压固定

层间歇气化工艺ꎬ共有 Ф２ ８００ ｍｍ 造气炉 ３０ 台ꎬ改
造前全系统生产工艺流程为:空气(富氧空气)、蒸
汽按一定工序交替送入固定层造气炉内ꎬ在炽热的

炭层中发生一系列化学反应ꎬ制得的半水煤气经集

尘器、洗气塔降温、除尘后送入气柜ꎮ 气柜中的半水

煤气经除尘塔、静电除焦油塔后送入罗茨风机ꎬ升压

至 ０􀆰 ０５ ＭＰａ 进入常压脱硫塔进行粗脱硫ꎬ然后经清

洗塔、静电除焦油塔后进入压缩机一、二段ꎬ升压至
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０􀆰 ６８ ＭＰａ 后送入变换工段ꎬ得到的变换气经变脱工

序脱除少量的 Ｈ２Ｓ 后送至压缩机三、四段ꎬ升压至

２􀆰 ５ ＭＰａꎬ后送入脱碳工段脱除 ＣＯ２ꎮ 脱碳后的脱碳

气进入压缩机五、六段ꎬ升压至 １１􀆰 ０ ＭＰａ 后送至中

压联醇工段ꎬ联产甲醇送至甲醇储槽ꎬ出中压联醇后

的反应气送压缩机七段ꎬ升压至 ２０􀆰 ０ ＭＰａ 后高压

联醇工段、甲烷化工段脱除微量的 ＣＯ 和 ＣＯ２ꎬ联
产的甲醇送至甲醇储槽ꎬ精炼气送至合成氨工段

生产液氨ꎮ

２　 原料气路线改造方案的分析与讨论

由于尿素合成自成体系ꎬ原料气路线的改造不

影响尿素合成部分ꎬ所以仅分析讨论原料路线的改

造对合成氨工序生产的影响ꎮ
２􀆰 １　 造气工段

在合成氨企业生产中ꎬ造气的技术装备水平是

企业安全、节能、环保等最主要的决定因素ꎬ随着国

家有关部门对安全环保节能治理力度的逐步加强及

优质无烟块煤货源紧张导致的价格上涨ꎬ使用固定

床间歇气化技术产原料气的优势不复存在[７－８]ꎬ采
用以粉煤加压气化、新型水煤浆气化等为代表的先

进煤气化技术对现有的采用间歇式固定床煤气化技

术的合成氨等煤化工企业进行技术改造成为一种趋

势ꎮ 鲁西化工集团股份有限公司响应国家号召ꎬ停
运固定床间歇气化生产装置ꎬ采用先进的粉煤加压

气化技术制备原料气ꎮ
２􀆰 ２　 净化工段、脱碳工段

因粉煤加压气化技术与间歇式固定床煤气化技

术采用的煤炭质量不同ꎬ导致制备的粗煤气中硫化

氢含量存在较大差异ꎬ粉煤加压气化技术制备的粗

煤气中硫化氢体积分数约为 ０􀆰 １７％ꎬ间歇式固定床

煤气化技术制备的粗煤气中硫化氢体积分数约为

０􀆰 ０４％ꎮ 在相同气量的前提下ꎬ原固定床间歇气化

技术的后续工段中的脱硫工序、变换工序及变脱工

序已不适用现有的工艺条件及流程ꎮ
利用粉煤加压气化装置将气化后产生的粗煤气

送入采用“四个变换炉”的宽温耐硫变换工段ꎬ将上

游气化来的粗煤气中的 ＣＯ 反应生成 Ｈ２ 和 ＣＯ２ꎬ然
后将变换气进入低温甲醇洗工段脱除 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 及

有机硫等杂质ꎬ制得合格净化气后送往液氮洗工段ꎬ
脱除净化气中的 ＣＯ、ＣＨ４ 及惰性气体ꎬ从而制得产

品气和精炼气ꎮ

２􀆰 ３　 压缩工段

根据目前的生产情况ꎬ为充分利用粉煤加压气

化装置的有效气体ꎬ结合停运固定床间歇气化装置

设备及工艺参数ꎬ将 ＰＳＡ 工序产生的解析气和 ＣＯ
膜分离工序产生的渗透气混合后送至 ６Ｍ５０－３１５ 型

对称平衡往复式压缩机ꎻ同时ꎬ将粉煤加压气化装置

中经变换工段、低温甲醇洗工段得到的净化气输送

至技术改造后的氮氢气压缩机ꎮ
(１)变压吸附工序产生的解析气和 ＣＯ 膜分离

工序产生的渗透气混合后送至原 ６Ｍ５０－３１５ 型对称

平衡往复式压缩机的一段压缩进口ꎬ因进口气体压

力和气体流量原料路线改造前后压缩机入口气体性

质对比如表 １ 所示ꎮ
表 １　 路线改造前后单台压缩机一进气体入口性质对比

　 　 　 名称 改造前 改造后

气体压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０３５ ０􀆰 ０３２

气体流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １５０００ １５８００

由表 １ 可看出ꎬ改造前后压缩机一段入口气体

流量基本相同ꎬ故无需改造压缩机的气缸ꎮ
解析气、渗透气工艺改造方案:由变压吸附工序

产生的解析气和 ＣＯ 膜分离工序产生的渗透气停止

向粉煤加压气化装置变换工段回收ꎬ将解析气、渗透

气经分离器进入一进油水分离器ꎬ待分离出油水后

进入一段气缸压缩到≤０􀆰 ２９ ＭＰａꎬ经一出缓冲器进

入一级冷却器ꎬ降温后进入一段油水分离器ꎬ分离出

油水后进入二段气缸压缩到≤０􀆰 ８３ ＭＰａꎬ经缓冲分

离器进入二段水冷降温后ꎬ进入油水分离器排除油

水ꎬ经二三直通阀进压缩机三进ꎬ三进压力在 ０􀆰 ５ ~
０􀆰 ８ ＭＰａꎬ进三段气缸压缩到≤１􀆰 ８ ＭＰａꎬ进入出口

缓冲器、水冷器换热再进入油水分离器ꎬ分离出油

水ꎬ进入四段气缸压缩到≤３􀆰 ０ ＭＰａꎬ经出口缓冲

器、水冷器换热进入油水分离器分离出油水ꎬ经四五

直通ꎬ进入五段气缸压缩到≤６􀆰 ０ ＭＰａꎬ经出口缓冲

器、水冷器换热进入油水分离器ꎬ分离出油水ꎬ经六

段进口缓冲器进入气缸ꎬ压缩到≤１３􀆰 ７ ＭＰａꎬ经出

口缓冲器、水冷器换热进入油水分离器ꎬ分离出油

水ꎬ经六出阀送中压醇工段ꎮ 由中压醇来的精练气

经七进阀、入口缓冲器ꎬ进入气缸压缩到≤２６ ＭＰａꎬ
经出口缓冲器、水冷器降温后进入油水分离器分离

出油水ꎬ经七出阀送合成工序ꎬ适用工艺流程如图 １
中虚线部分所示ꎮ
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图 １　 解析气、渗透气路线改造后的工艺流程

　 　 (２)因净化气的压力及气体成分发生变化ꎬ需
对 ６Ｍ５０－３１５ 型氮氢气压缩机进行技术改造ꎬ使氮

氢压缩机一段进口压力提高至 ２􀆰 ４ ＭＰａꎮ 为此对氮

氢气压缩机进行了重新改造ꎮ
氮氢气压缩机改造方案:保留原压缩机(６Ｍ５０－

３１５)的电机、机身、中体、曲轴、十字头体等运转部

件ꎬ去掉Ⅰ、Ⅱ、Ⅲ、Ⅳ气缸ꎬ对氮氢气压缩机闲置的

Ⅴ、Ⅵ、Ⅶ段气缸及相关辅机重新设计、制作和布置ꎬ
改造成双列三缸三级压缩的双高压压缩机[９－１０]ꎬ所
谓的双高压压缩机指一级进口压力大于 ２ ＭＰａꎬ且
将原七缸压缩改为双列三缸压缩的压缩机ꎬ改造前

后气缸布置示意如图 ２ 所示ꎮ

(ａ)改造前 (ｂ)改造后

图 ２　 ６Ｍ５０－３１５ 型压缩机改造前后结构简图

净化气工艺改造方案:采用粉煤加压气化技术

产生的粗煤气经变换工段、低温甲醇洗工段得到的

净化气经净化塔后进入改造后压缩机的一进阀门、
分离器、缓冲器进入高压机一段气缸ꎬ压缩到≤７􀆰 ２
ＭＰａꎬ经缓冲器、水冷、分离器ꎬ至二进缓冲器、二段

气缸ꎬ压缩到≤１３􀆰 ７ ＭＰａꎬ经缓冲器、水冷、分离器ꎬ
送中压联醇工序ꎮ 经中压联醇工序净化后的气体进

三进阀门、分离器、缓冲器至三段气缸ꎬ压缩到

≤２６􀆰 ０ ＭＰａꎬ经缓冲器、水冷、分离器ꎬ送高压联醇

工序、甲烷化工序ꎬ最后经氨合成循环机加压后送合

成工序ꎬ适用工艺流程如图 ３ 中虚线部分所示ꎮ
２􀆰 ４　 原料气路线改造前后工艺流程

(１)原料气改造前工艺流程:根据现有装置的

生产情况ꎬ利用粉煤加压气化技术ꎬ将气化后产生的

粗煤气一部分送入采用“四个变换炉”的宽温耐硫

变换工段ꎬ将上游气化来的粗煤气中的 ＣＯ 反应生

成 Ｈ２ 和 ＣＯ２ꎬ然后将得到的变换气进入低温甲醇洗

工段脱除变换气中的 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 及有机硫等杂质ꎬ制
得合格净化气ꎬ其中一部分净化气送往液氮洗装置ꎬ
脱除净化气中的 ＣＯ、ＣＨ４ 及惰性气体ꎬ配入氮气后

送至合成工段用于生产液氨ꎬ另一部分净化气经变

压吸附装置提取 Ｈ２ 产品气ꎬ副产解析气ꎮ
利用粉煤加压气化技术产生的粗煤气另一部分

经过低温甲醇洗工序后脱除粗煤气中的 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ
及有机硫等杂质ꎬ制得净化后的粗煤气ꎬ然后将粗煤

气送至 ＣＯ 膜分离工序ꎬ提取 ＣＯ 产品气ꎬ副产渗透

气ꎬ系统生产工艺流程见图 ４ 所示ꎮ
(２)原料气改造后工艺流程:现有生产装置的变

压吸附工序产生的解析气和 ＣＯ 膜分离工序产生的

渗透气停止回收至变换工段ꎬ而将解析气、渗透气经

分离器除去杂质后送至 ６Ｍ５０－３１５ 型氮氢气压缩机ꎮ
另一方面ꎬ经过低温甲醇洗工段得到的净化气经净化

塔进一步脱除硫化氢后进入改造后的氮氢气压缩机ꎬ
原料气路线改造后ꎬ系统生产工艺流程见图 ５ 所示ꎮ
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图 ３　 净化气路线改造后的工艺流程

图 ４　 原料路线改造前工艺流程

图 ５　 原料气路线改造后工艺流程

３　 原料气路线改造后运行效果

本次原料气路线改造投资少ꎬ充分利用了停运

的机器、厂房、水、电等配套工程ꎻ从原料气路线改造

的运行情况来看ꎬ达到了预期效果ꎬ主要体现在以下

几个方面ꎮ
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３􀆰 １　 系统总气量与有效气量

当同时运行 ２ 台 ６Ｍ５０－３１５ 型对称平衡往复式

压缩机和 ２ 台双列三缸三级压缩的双高压压缩机

时ꎬ中压甲醇合成、高压甲醇合成、甲烷化、氨合成工

段的进口总气量和有效气量能够满足生产要求ꎬ目
前合成氨日产量为 ４３０ ｔ、联产甲醇 １３１ ｔꎮ
３􀆰 ２　 工艺系统运行指标

(１)压缩工段运行指标:原料气路线改造主要

集中在压缩工段ꎬ经过改造的双高压压缩机的主机

及辅机运行稳定ꎬ各项指标达到预期值ꎬ具体主要运

行指标数值见表 ２ꎮ
表 ２　 双高压压缩机主要运行指标实测值

指标 ５＃氮氢气压缩机 ６＃氮氢气压缩机

压缩机一段入口压力 / ＭＰａ ２􀆰 ３ ２􀆰 ３１
压缩机一段出口压力 / ＭＰａ ５􀆰 ３ ５􀆰 ３６
压缩机二段出口压力 / ＭＰａ ８􀆰 ４ ８􀆰 ５
压缩机三段出口压力 / ＭＰａ １４􀆰 ４ １４􀆰 ３
压缩机一段出口温度 / ℃ ７２􀆰 ５ ７５􀆰 ４
压缩机二段出口温度 / ℃ ６７􀆰 ３ ６８􀆰 ３
压缩机三段出口温度 / ℃ ９５􀆰 ４ ９７􀆰 ８
压缩机一段振动值 / μｍ １２􀆰 １ １１􀆰 ８
压缩机二段振动值 / μｍ ５􀆰 ２ ５􀆰 ９
压缩机三段振动值 / μｍ ８􀆰 ５ ８􀆰 ２

(２)合成氨联产甲醇工序运行指标:原料气经

压缩工段压缩后送至中压联醇工序、高压联醇工序、
甲烷化工序及合成氨工序ꎬ经过调整上述工序的运

行指标达到设计值ꎬ具体运行数值见表 ３ꎮ
表 ３　 甲醇合成、甲烷化和合成氨工序主要指标运行实测值

工序 指标 运行情况

中压联醇工序 甲醇塔触媒层热点温度 / ℃ ２４５
中压醇合成系统压力 / ＭＰａ ８􀆰 ４

　 系统进口 ＣＯ 体积分数 / ％ ６􀆰 ９
　 系统进口 ＣＯ２ 体积分数 / ％ ０􀆰 ２

高压联醇工序 甲醇塔触媒热点温度 / ℃ ２３０
　 系统进口 ＣＯ、ＣＯ２ 体积分数 / ％ ２􀆰 ２
　 系统出口 ＣＯ、ＣＯ２ 体积分数 / １０－６ ８１

甲烷化工序　 甲烷化塔触媒层热点温度 / ℃ ２３９
　 甲烷化系统压力 / ＭＰａ １３􀆰 ９
　 系统出口 ＣＯ、ＣＯ２ 体积分数 / １０－６ １􀆰 ９

合成氨工序　 触媒热点温度 / ℃ ４７８
　 合成塔出口温度 / ℃ ２６０
　 合成塔入口温度 / ℃ １７４
　 系统压力 / ＭＰａ １４􀆰 ４
　 循环氢体积分数 / ％ ６４
　 循环气中甲烷含量 / ％ ９􀆰 ７

３􀆰 ３　 氨醇生产成本降低

解析气、渗透气作为系统合成原料气后ꎬ入口气

体平均分子质量减小ꎬ压缩机做功将相应减少ꎮ 在

氮氢气压缩机满负荷生产情况下ꎬ６Ｍ５０－３１５ 型氮

氢气压缩机的电流由 ３５０ Ａ 降至 ２６０ Ａꎻ技术改造后

的双高压压缩机满负荷生产情况下ꎬ压缩机主电机

平均电流由 ３５０ Ａ 降至 ２９０ Ａꎮ 原料气路线改造后ꎬ
通过对压缩机耗电量的统计ꎬ压缩机工段每小时可

节电约 １ ２００ ｋＷｈꎬ每年节电约 ９５０ 万 ｋＷｈꎮ 同时ꎬ
改造后的氮氢气压缩机的一级进口理论体积流量由

１８ ０００ ｍ３ / ｈ 上升至 ５０ ０００ ｍ３ / ｈꎬ单台改造后的氮

氢气压缩机相当于之前 ２ 台普通型氮氢气压缩机ꎬ
按照普通型氮氢气压缩机的运行维护成本ꎬ每年可

节约 ２ ０００ 余万元ꎮ

４　 结语

通过合成氨联产甲醇装置原料气路线的改造ꎬ
并经过半年的运行ꎬ不仅使闲置的部分固定资产得

以再利用ꎬ减少了设备资源浪费ꎬ而且在保证现有生

产能力不变的前提下ꎬ最大限度地利用现有工艺流

程和设备ꎬ并且节能效果显著ꎮ 此次改造的成功ꎬ为
国内化工企业进行同类的技术改造提供了经验ꎬ使
企业在采用新工艺、新技术的同时ꎬ能够更好地挖掘

现有设备的潜能ꎬ降低产品的生产成本ꎬ确保企业在

市场竞争中处于有利地位ꎮ
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