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摘要:对某厂低压含烃特殊原料气进行低温甲醇洗工艺设计ꎬ该原料气属于低压进料ꎬ且含有苯等有机烃类ꎮ 针对原料气

具体特点ꎬ设计了 ２ 套低温甲醇洗工艺ꎬ工艺Ⅰ是采用传统 １１ 塔低温甲醇洗方案ꎬ工艺Ⅱ采用 ９ 塔低温甲醇洗方案ꎮ 借助

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟分析表明ꎬ２ 套工艺均能达到净化要求ꎬ工艺Ⅱ较工艺Ⅰ有较好的节能及净化效果ꎮ 对以后低压含烃特殊原料

气的净化提供了参考ꎮ
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　 　 低温甲醇洗净化技术是由德国 Ｌｉｎｄｅ 公司和

Ｌｕｒｇｉ 公司[１－２]在 ２０ 世纪 ５０ 年代共同开发的气体净

化方法ꎮ 该净化技术属于物理吸收法ꎬ利用低温下

(－４０℃左右)甲醇溶剂对酸性气体溶解度极大的特

性ꎬ选择性地吸收原料气中的 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２、有机硫化物

和有机氰化物[３] 等杂质ꎬ使原料气得到净化[４]ꎬ该
方法具有净化度高、选择性好等优点ꎮ

某工厂提供的原料气条件比较特殊ꎬ一般工厂

提供的原料气压力为 ３ ＭＰａ 以上ꎬ该工厂提供的原

料气压力为 ２􀆰 ７５ ＭＰａꎬ属于低压进料[５－７]ꎮ 而且该

原料气中还含有苯等有机烃类ꎬ需要增加萃取装置

将其脱除ꎮ 本文中通过通用化工模拟软件ꎬ结合低

温甲醇洗工艺物料特点ꎬ选择合适的物性方法ꎬ模拟

设计出 ２ 套低温甲醇洗工艺ꎬ且 ２ 套工艺均满足工

艺要求ꎮ

１　 工艺设计分析

１􀆰 １　 原料气进料条件

该厂原料气流量为 １７ ５５２􀆰 ４７ ｋｍｏｌ / ｈꎬ温度为

４０􀆰 ０℃ꎬ压力为 ２􀆰 ７５ ＭＰａꎮ 具体组成见表 １ꎮ
表 １　 原料气组成 ％

组分 Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ ＣＨ４ Ｎ２ Ｃ２Ｈ４ Ｃ２Ｈ６

摩尔分数 ５８􀆰 ４０４ ３􀆰 ３６１ ３６􀆰 ３５６ １􀆰 ３０６ ０􀆰 １５４ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ０２０

组分 Ｃ３Ｈ６ Ｃ３Ｈ８ Ｃ４Ｈ８ Ｈ２Ｏ Ｃ６Ｈ６ Ｈ２Ｓ

摩尔分数 ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ２６８ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ０７６
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１􀆰 ２　 原料气工艺要求

该厂对本流程设计提出的具体工艺指标如下ꎮ
①净化气杂质摩尔分数:ＣＯ２≤１０×１０－６ꎬＨ２Ｓ≤０􀆰 １×
１０－６ꎻ②富含 Ｈ２Ｓ 酸性气体:Ｈ２Ｓ≥２５％ꎻ③ＣＯ２ 产品

气:ＣＯ２≥９８􀆰 ５％ꎻ④甲醇水洗塔排放废水:ＣＨ３ＯＨ≤
１００×１０－６ꎻ⑤尾气:ＣＨ３ＯＨ≤５０×１０－６ꎬＨ２Ｓ≤１０×１０－６ꎮ

２　 工艺流程模拟

２􀆰 １　 低温甲醇洗工艺Ⅰ模拟

因原料气为变换气ꎬ不需要经过变换步骤ꎬ故该

原料气应用传统一步法流程[８] 方案Ⅰ进行设计ꎮ
一步法低温甲醇洗工艺流程简图如图 １ 所示ꎮ

Ｃ０１—吸收塔ꎻＣ０２—ＣＯ２ 解吸塔ꎻＣ０３—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻＣ０４—Ｈ２Ｓ 热解吸塔ꎻＣ０５—甲醇水分离塔ꎻＣ０６—水洗塔ꎻ

Ｃ０７—预洗甲醇闪蒸塔ꎻＤ０１—萃取塔ꎻＣ０８—共沸塔ꎻＶ０１—贫甲醇罐ꎻＶ０２—含硫中压闪蒸罐ꎻＶ０３—无硫中压闪蒸罐ꎻ

Ｖ０８—预洗甲醇闪蒸罐ꎻＣ０９—ＣＯ２ 辅助解吸塔ꎻＣ１０—辅助 Ｎ２ 汽提塔

图 １　 低温甲醇洗工艺Ⅰ流程简图

２􀆰 １􀆰 １　 工艺流程简述

吸收塔 Ｃ０１ 分为 ４ 段ꎬ分别为预洗段、脱硫段、
粗脱碳段、精脱碳段ꎮ 进入系统的原料气预先喷射

少量防结冰甲醇ꎬ经过换热器换热进入预洗段ꎬ用少

量富甲醇洗涤ꎬ预洗段底部得到含有苯等有机杂质

的污甲醇ꎬ需要进入萃取工段处理ꎮ 在吸收塔塔顶

得到满足净化要求的净化气ꎬ经与原料气换热后送

出界区ꎮ
从 Ｃ０１ 塔出来的含硫与不含硫甲醇液经过换

热降温后分别进入 Ｖ０２、Ｖ０３ 中压闪蒸罐ꎬ闪蒸出溶

解的 Ｈ２、ＣＯ 等有效气体ꎬ２ 部分闪蒸气体与汽提氮

气换热后经循环压缩机返回原料气中ꎮ ＣＯ２ 解吸塔

Ｃ０２ 分为 ３ 段ꎬ来自 Ｖ０３ 塔底的不含硫甲醇液送往

上段进行闪蒸分离出 ＣＯ２ꎬ上段塔顶出料为高纯度

ＣＯ２ꎬ塔底液相出料一部分作为中段回流甲醇ꎬ另一

部分送往 Ｈ２Ｓ 浓缩塔 Ｃ０３ 上段ꎮ 来自 Ｖ０２ 塔底的

含硫甲醇液进入解吸塔 Ｃ０２ 中段ꎬ经过中段解吸ꎬ
中段塔顶纯度较高的 ＣＯ２ 和上段塔顶 ＣＯ２ 一块作

为 ＣＯ２ 产品气采出ꎮ ＣＯ２ 解吸塔中段和下段底部

料液进入辅助解吸塔 Ｃ０９ 进一步解吸 ＣＯ２ꎬＣ０９ 上

段和下段的底部料液进入 Ｈ２Ｓ 浓缩塔 Ｃ０３ 进一步

进行 ＣＯ２ 的汽提解吸ꎮ
Ｈ２Ｓ 浓缩塔分为 ３ 段ꎬ分别在浓缩塔塔底通入

汽提氮气ꎬ并设置气体辅助塔通入氮气进一步汽提ꎮ
上段与中段的塔顶气体含有甲醇ꎬ送往尾气水洗塔

Ｃ０６ 洗涤后作为废气排出ꎬ浓缩塔上段的塔底甲醇

液作为中段的喷淋甲醇ꎬ中段的塔底出料为系统的

最低冷源[６－８]ꎬ利用该冷源与循环甲醇液换热ꎬ也是
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吸收塔中间换热器的冷源ꎬ浓缩塔下段的塔底出料

进入气体辅助塔 Ｃ１０ 进一步汽提 ＣＯ２ꎬＣ１０ 塔底得

到含有几乎全部硫化物和 ＣＯ２ 含量很少的甲醇液

送往甲醇热再生塔 Ｃ０４ꎮ
在甲醇热再生塔 Ｃ０４ 中完成甲醇和硫化物的

分离ꎬ塔顶气体经过换热ꎬ闪蒸操作后得到符合要求

的硫化氢酸气ꎬ送往克劳斯硫回收工段[９]ꎮ 塔底得

到含少量水的贫甲醇ꎬ为防止水在系统富集ꎬ一部分

送往甲醇水分离塔 Ｃ０５ 完成甲醇与水的分离ꎬ其余

贫甲醇经由换热器送往贫甲醇罐ꎬ补充甲醇后完成

甲醇循环ꎮ
对低碳烃类ꎬＣ２ 组分随净化气、ＣＯ２ 气、尾气排

出ꎬＣ３ 组分随尾气、Ｈ２Ｓ 酸气从系统排出ꎬ未在此系

统内富集ꎮ
考虑到低温甲醇洗需要的冷量过多ꎬ系统中加

入 ２０ 多台换热器组成的换热网络用以回收热量ꎬ完
成对系统能量回收利用ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 物性方法确定

应用通用化工过程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该低

温甲醇洗流程进行模拟ꎮ 该厂原料气主要包含

ＣＯ２、ＣＯ、Ｈ２、ＣＨ４、Ｃ２Ｈ４、Ｃ３Ｈ６、水、苯等物质ꎬ在物性

方法选择中ꎬ体系属于极性物质ꎬ不含电解质ꎬ并且

二元交互作用参数缺乏ꎮ 以通用软件提供的物性方

法为基础ꎬ结合 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中提供的物性方法选择

树ꎬ选择 ＰＳＲＫ 方法[９－１１]进行模拟计算ꎮ
２􀆰 １􀆰 ３　 单元操作参数确定

(１)吸收塔塔板数确定

吸收塔 Ｃ０１ 是一个主要的塔设备ꎮ 塔板数是

塔设备的一个非常重要参数ꎬ关系到塔的分离效果

与投资费用ꎬ在一定程度上ꎬ塔板数越多分离效果越

好ꎬ但是设备投资费用会增加ꎬ因此在满足技术要求

基础上塔板数越少越好ꎮ 图 ２ 中吸收塔分为 ４ 段ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 吸收塔模拟流程

由下往上依次为预洗段 Ｃ０１Ａ、脱硫段 Ｃ０１Ｂ、粗脱碳

段 Ｃ０１Ｃ、精脱碳段 Ｃ０１Ｄꎮ
以 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟结果为依据ꎬ结合实际

生产需求ꎬ由图 ３ 确定的吸收塔各塔段操作参数见

表 ２ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

(ｄ)

图 ３　 吸收塔各塔段塔板灵敏度分析

表 ２　 吸收塔各塔段操作参数

操作参数 Ｃ０１Ａ Ｃ０１Ｂ Ｃ０１Ｃ Ｃ０１Ｄ

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７４０ ２􀆰 ７００ ２􀆰 ６４５ ２􀆰 ６３０

塔压降 / ＭＰａ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ０４０ ０􀆰 ０５５ ０􀆰 ０１５

理论板数 ３ １２ ８ １０

(２)贫甲醇用量确定

由图 ２ 所示ꎬ对于吸收塔而言ꎬ一般情况下ꎬ贫
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甲醇喷洒量越多ꎬ对气体的净化效果越好ꎬ本工艺原

料气属于低压进料ꎬ对贫甲醇喷洒量[１２－１３] 要求更

高ꎬ但是当贫甲醇喷洒量过多时ꎬ会使塔设备产生负

荷ꎬ因此利用灵敏度分析工具ꎬ在理论塔板数等参数

确定的情况下ꎬ以贫甲醇喷洒量为操控变量ꎬ以净化

气 ＣＯ２ 纯度为目标变量进行分析ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ当甲醇喷淋量达到 ３５ ０００ ｋｍｏｌ / ｈ

时ꎬ塔顶净化气中 ＣＯ２ 摩尔分数小于 １０×１０－６ꎬ达到

净化要求ꎬ因此贫甲醇喷淋量为 ３５ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 １􀆰 ４　 流程模拟结果

模拟完成后的低温甲醇洗工艺Ⅰ关键物流数据

图 ４　 甲醇喷淋量对‹０１›号流股中 ＣＯ２ 含量的影响

见表 ３ꎮ 由表 ３ 数据可知ꎬ通过低温甲醇洗工艺流

程Ⅰꎬ净化气的 Ｈ２Ｓ 与 ＣＯ２ 含量达标ꎬ尾气与废水

的排放也达到了要求ꎮ
表 ３　 全流程主要流股模拟数据

物流号 净化气 ＣＯ２ 产品气 尾气 废水 Ｈ２Ｓ 酸气

摩尔分数 　 　 　 　 　

　 Ｈ２ ０􀆰 ９２４ ６􀆰 ０８２×１０－３ １􀆰 ３９０×１０－５ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 ＣＯ ０􀆰 ０５３ １􀆰 ２０６×１０－３ ６􀆰 ２００×１０－６ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 ＣＯ２ ８􀆰 ９８１×１０－６ ０􀆰 ９８５ ０􀆰 ７０９ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ２０５

　 ＣＨ４ ０􀆰 ０２０ ３􀆰 ８５６×１０－３ ９􀆰 ２００×１０－５ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 Ｎ２ ０􀆰 ００２ ２􀆰 ５０２×１０－３ ０􀆰 ２７２ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ３９９

　 Ｃ２Ｈ４ １􀆰 ５１４×１０－４ ４􀆰 ６１４×１０－４ １􀆰 ０３８×１０－４ ０􀆰 ０００ ９􀆰 ６４１×１０－１１

　 Ｃ２Ｈ６ １􀆰 ５５３×１０－４ ４􀆰 ４７０×１０－４ １􀆰 ０３４×１０－４ ０􀆰 ０００ １􀆰 ９３３×１０－１０

　 Ｃ３Ｈ６ ５􀆰 ２７５×１０－１６ ３􀆰 ２６６×１０－５ ６􀆰 ３０３×１０－５ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０３４

　 Ｃ３Ｈ８ ２􀆰 ３３８×１０－１４ ７􀆰 ９７８×１０－５ １􀆰 ２３４×１０－４ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０２２

　 Ｃ４Ｈ８ ０􀆰 ０００ １􀆰 ７８３×１０－１１ １􀆰 ６１４×１０－１１ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０１１

　 Ｈ２Ｏ ５􀆰 ０１８×１０－７ １􀆰 ６１０×１０－６ ０􀆰 ０１９ １􀆰 ０００ ７􀆰 ３１７×１０－７

　 Ｃ６Ｈ６ ０􀆰 ０００ ９􀆰 ３０９×１０－３５ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ １􀆰 ８７６×１０－７

　 Ｈ２Ｓ １􀆰 ２５６×１０－２０ ５􀆰 ３６４×１０－６ ７􀆰 ５１１×１０－６ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ３２７

　 ＣＨ３ＯＨ １􀆰 ２１５×１０－４ ４􀆰 ９７０×１０－４ ３􀆰 ６８６×１０－５ １９１ｐｐｂ １􀆰 １７２×１０－３

总流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１０５４􀆰 ３ ２８２９􀆰 ６ ５０６４􀆰 ５ ６３８􀆰 ３ ３９􀆰 ７

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ６３ ０􀆰 ２９ ０􀆰 １１ ０􀆰 ３８ ０􀆰 ２４

温度 / ℃ ３０􀆰 ０ ３０􀆰 ０ １７􀆰 ７ ４５􀆰 ０ ３０􀆰 ０

２􀆰 ２　 低温甲醇洗工艺Ⅱ模拟

低温甲醇洗工艺流程Ⅱ简图如图 ５ 所示ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 工艺Ⅱ流程简述

根据某厂实际工况及原料气低压、含苯、有低碳

烃类、对 ＣＯ２ 产品气回收率[１４－１５] 无要求等实际情

况ꎬ新工艺流程方案Ⅱ提出改进措施如下ꎮ
(１)该原料气进料压力低ꎬ仅为 ２􀆰 ７５ ＭＰａꎬ影响

低温甲醇对 ＣＯ２ 的吸收效果ꎬ应适当增加贫甲醇用

量ꎬ同时将 Ｈ２Ｓ 浓缩塔塔顶闪蒸罐的部分半贫甲醇

液循环回吸收塔ꎬ不仅有利于对 ＣＯ２ 的吸收ꎬ还能

降低贫甲醇用量ꎬ减少热再生塔的能耗ꎮ

(２)由于吸收塔对 ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓ 的吸收会造成放

热ꎬ温度升高不利于甲醇对酸性气体吸收ꎬ脱碳段分

为 ３ 段ꎬ吸收塔级间换热由原来的单级换热变为两

级换热ꎬ加大冷量利用ꎬ级间换热器由原来的双流股

换热器变为多流股换热器ꎮ
(３)由于通过级间换热后冷流股温度升高ꎬ可

以加一个闪蒸罐 Ｖ０７ 闪蒸出部分溶解的 ＣＯ２ 气ꎬ可
以降低冷流股温度ꎬ回收冷量ꎬ由于闪蒸出一部分

ＣＯ２ 可以降低后续汽提氮气的用量ꎮ
(４)由于该工况对 ＣＯ２ 产品气回收率不做要

求ꎬ为了节省投资费用ꎬ可将 ＣＯ２解吸塔和 Ｈ２ Ｓ浓
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Ｃ０１—吸收塔ꎻＣ０２—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻＣ０３—Ｈ２Ｓ 热解吸塔ꎻＣ０４—甲醇水分离塔ꎻＣ０５—水洗塔ꎻＣ０６—预洗甲醇闪蒸塔ꎻ

Ｄ０１—萃取塔ꎻＣ０７—共沸塔ꎻＶ０１—贫甲醇罐ꎻＶ０２—含硫中压闪蒸罐ꎻＶ０３—无硫中压闪蒸罐ꎻＶ０７—甲醇闪蒸罐ꎻ

Ｖ０８—预洗甲醇闪蒸罐ꎻＣ０８—辅助 Ｎ２ 汽提塔

图 ５　 低温甲醇洗工艺流程Ⅱ简图

缩塔合并为 Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎬ省略 ＣＯ２ 解吸塔ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 工艺参数确定

(１)吸收塔塔板数确定

与工艺Ⅰ塔板数分析方法相同ꎬ得到工艺Ⅱ吸

收塔各塔段操作参数如表 ４ꎮ
表 ４　 吸收塔各塔段操作参数

操作参数 Ｃ０１Ａ Ｃ０１Ｂ Ｃ０１Ｃ Ｃ０１Ｄ Ｃ０１Ｅ

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７４０ ２􀆰 ７００ ２􀆰 ６４５ ２􀆰 ６３０ ２􀆰 ５９０

塔压降 / ＭＰａ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ０４０ ０􀆰 ０５５ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０４０

理论板数 ３ １２ ６ ８ ９

(２)半贫甲醇循环量

如图 ５ 所示ꎬ在 Ｈ２Ｓ 浓缩塔上段会出现半贫甲

醇ꎬ流股‹０７›可以循环回吸收塔作为半贫甲醇循

环ꎬ这样可以减少贫甲醇用量ꎬ同时降低再沸器塔底

热负荷ꎮ 但是半贫甲醇循环量过多会造成 Ｈ２Ｓ 浓

缩塔 Ｃ０２ 中段‹０８›号流股中 Ｈ２Ｓ 含量过多ꎬ导致尾

气中的 Ｈ２Ｓ 含量超标ꎮ 因此通过灵敏度分析工具ꎬ
以半贫甲醇回流量为自变量ꎬ‹０８›流股中 Ｈ２Ｓ 摩尔

分数为因变量进行灵敏度分析ꎬ确定最佳的半贫甲

醇回流量ꎮ
由图 ６ 可知ꎬ当流股‹０７›中半贫甲醇回流量达

到 ３ ３６９􀆰 ７ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ‹０８›流股中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数小

于 １０×１０－６ꎬ继续增大半贫甲醇回流量ꎬ会导致‹０８›
流股中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数超过 １０×１０－６ꎬ从而使尾气中

Ｈ２Ｓ 摩尔分数不达标ꎬ因此确定半贫甲醇回流量为

３ ３６９􀆰 ７ ｋｍｏｌ / ｈꎮ

图 ６　 半贫甲醇回流量对‹０８›号流股中

Ｈ２Ｓ 含量的影响

２􀆰 ２􀆰 ３　 流程模拟结果

模拟完成后的新工艺流程工艺关键物流数据见

表 ５ꎮ
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表 ５　 全流程主要流股模拟数据

物流号 净化气 ＣＯ２ 产品气 尾气 废水 Ｈ２Ｓ 酸气

摩尔分数 　 　 　 　 　

　 Ｈ２ ０􀆰 ９２４ ４􀆰 ６０６×１０－３ １􀆰 ０９２×１０－３ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 ＣＯ ０􀆰 ０５３ １􀆰 ０１９×１０－３ ２􀆰 ３９５×１０－４ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 ＣＯ２ ９􀆰 ５０９×１０－６ ０􀆰 ９９０ ０􀆰 ８１０ １􀆰 ５１７×１０－３４ ０􀆰 ２６８

　 ＣＨ４ ０􀆰 ０２０ ３􀆰 ２３６×１０－３ ７􀆰 ９９６×１０－４ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００

　 Ｎ２ ０􀆰 ００２ ２􀆰 ４８７×１０－５ ０􀆰 １７０ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ２３０

　 Ｃ２Ｈ４ １􀆰 ５８２×１０－４ ４􀆰 ２６６×１０－４ １􀆰 ６９４×１０－４ ０􀆰 ０００ ２􀆰 ４７７×１０－１０

　 Ｃ２Ｈ６ １􀆰 ６５３×１０－４ ４􀆰 ０２９×１０－４ １􀆰 ６３３×１０－４ ０􀆰 ０００ ４􀆰 ６７９×１０－１０

　 Ｃ３Ｈ６ ８􀆰 ８６７×１０－１７ ２􀆰 ５６３×１０－５ ６􀆰 ３６６×１０－５ １􀆰 ６４１×１０－３５ ０􀆰 ０４２

　 Ｃ３Ｈ８ ５􀆰 ２９７×１０－１５ ８􀆰 １６５×１０－５ １􀆰 ３８６×１０－４ １􀆰 ２００×１０－３６ ０􀆰 ０２６

　 Ｃ４Ｈ８ ０􀆰 ０００ １􀆰 ３７３×１０－１３ １􀆰 ５３６×１０－１２ ２􀆰 ３８８×１０－３４ ０􀆰 ０２６

　 Ｈ２Ｏ ５􀆰 ０８５×１０－７ ８􀆰 ４９９×１０－７ ０􀆰 ０１７ ０􀆰 ９９９ ７􀆰 １２２×１０－７

　 Ｃ６Ｈ６ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ４􀆰 ４８８×１０－２８ １􀆰 ９４７×１０－７

　 Ｈ２Ｓ ４􀆰 ５７４×１０－２２ １􀆰 ４９８×１０－６ ９􀆰 １３６×１０－６ ２􀆰 ００３×１０－３０ ０􀆰 ４０８

　 ＣＨ３ＯＨ １􀆰 ２３６×１０－４ ３􀆰 １２０×１０－４ ４􀆰 ６８９×１０－５ １􀆰 ５５３×１０－５ １􀆰 ０６８×１０－３

总流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１０７４􀆰 ０ １８８３􀆰 １ ５５４０􀆰 ２ ５７９􀆰 ３ ３２􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ５９ ０􀆰 １７ ０􀆰 １１ ０􀆰 ３８ ０􀆰 ２４

温度 / ℃ ３０􀆰 ０ ３０􀆰 ０ １８􀆰 ０ ４５􀆰 ０ ３０􀆰 ０

　 　 由表 ５ 数据可知ꎬ新工艺流程中净化气的 Ｈ２Ｓ
与 ＣＯ２ 含量达标ꎬ尾气与废水的排放也达到了

要求ꎮ
２􀆰 ３　 两工艺对比

以 Ａｓｐｅｎ 模拟为依据ꎬ通过换热网络综合ꎬ确定

两工艺过程中热负荷及冷热公用工程用量以及甲醇

消耗量如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 两工艺流程参数对比

指标 方案Ⅰ 方案Ⅱ 变化率 / ％

甲醇消耗量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３９６００ ２６６００ －３２􀆰 ８

热公用工程 / ｋＷ ４１０４６􀆰 １ ３９１１３􀆰 ６ －４􀆰 ７

冷公用工程 / ｋＷ ４２１５７􀆰 ７ ３６９６９􀆰 ４ －１２􀆰 ３

塔设备数量 １１ ９ －１８􀆰 ０

汽提氮气量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １３００ １０００ －２３􀆰 １

　 　 注:变化率＝(Ⅱ－Ⅰ) / Ⅰ×１００％ꎮ

在满足工艺要求的前提下ꎬ根据表 ６ 提供的数

据可知ꎬ采用方案Ⅱ新流程优于低温甲醇洗方案Ⅰꎮ
方案Ⅱ在能耗方面用能更少ꎬ热公用工程用量较方

案Ⅰ降低 ４􀆰 ７％ꎬ冷公用工程较方案Ⅰ降低 １２􀆰 ３％ꎮ

甲醇消耗量方案Ⅱ比方案Ⅰ减少了 ３２􀆰 ８％ꎬ气体氮

气量减少了 ２３􀆰 １％ꎬ有效减少了设备负荷ꎬ提高经

济效益ꎮ 塔设备方面方案Ⅱ只用了 ９ 个塔设备ꎬ较
方案Ⅰ减少了 ２ 个塔ꎬ大大降低了投资费用ꎮ 综合

理论论证及模拟分析可得ꎬ方案Ⅱ节能降耗效果更

佳ꎬ设备投资较少ꎬ因此确定方案Ⅱ为最优方案ꎮ

３　 结论

针对低温甲醇洗原料气低压含苯特殊工况ꎬ设
计了 ２ 套低温甲醇洗工艺ꎬ完成了在 ２􀆰 ７５ ＭＰａ 压力

下ꎬ利用低温甲醇对含烃原料气的净化ꎬ实现了预期

目标ꎬ达到了工艺废水废气排放标准ꎬ通过设计优化

及数据分析得到以下结论ꎮ
(１)传统低温甲醇洗工艺流程Ⅰ采用 １１ 个塔

设备ꎬ为了达到工艺要求指标ꎬ工艺流程需要增加贫

甲醇用量以及萃取段ꎬ借助 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟分

析ꎬ该工艺达到净化要求和工艺指标ꎮ
(２)工艺流程Ⅱ是在经典低温甲醇洗工艺流程

的基础上ꎬ通过在吸收塔脱碳段增加二级换热ꎬ增加

闪蒸罐 Ｖ０７ 闪蒸 ＣＯ２ꎬ充分利用冷量ꎮ 将 Ｈ２Ｓ 浓缩
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塔上段半贫甲醇循环回吸收塔ꎬ减少贫甲醇用量ꎬ降
低再沸器塔底热负荷ꎮ 借助流程模拟分析ꎬ工艺流

程Ⅱ达到净化要求以及净化指标ꎮ
(３)工艺Ⅱ比工艺Ⅰ有更好的净化能力以及节

能效果ꎬ工艺Ⅱ中 ＣＯ２ 产品气中 ＣＯ２ 摩尔分数达到

９９％ꎬＨ２Ｓ 产品气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数达 ４０􀆰 ８％ꎮ 甲醇

用量降低 ３２􀆰 ８％ꎬ热公用工程降低 ４􀆰 ７％ꎬ冷公用工

程降低 １２􀆰 ３％ꎮ
(４)针对原料气在 ２􀆰 ７５ ＭＰａ 压力下ꎬ还含有苯

等有机烃类ꎬ设计 ２ 套工艺流程ꎬ在较低压力下脱除

原料气中的酸性气体ꎮ 虽然与常压下相比ꎬ甲醇循

环量偏大ꎬ但是方案Ⅱ通过改进ꎬ在模拟工艺过程

中ꎬ再沸器、冷凝器负荷仍保持在较低水平ꎬ并且减

少了设备投资ꎬ简化了工艺流程ꎮ
综上ꎬ本文中研究了针对特殊原料气的 ２ 套工

艺流程ꎬ为解决原料气压力偏低ꎬ含有苯杂质等问题

提供了理论指导ꎬ具有良好的工业前景ꎮ
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诺力昂发布全球新战略ꎬ将持续加码中国市场

　 　 近日ꎬ诺力昂庆祝作为独立公司两周年ꎮ 这两年间ꎬ
公司在提高效率和增加盈利能力方面取得了重大进展ꎬ
同时还持续进行投资、支持客户的发展ꎮ 诺力昂宣布将
采取新的全球战略进一步加速发展ꎬ旨在超越客户期望、
赢得竞争ꎬ并提升特种化学品在产品组合中的份额ꎮ

新战略把重点放在以下 ４ 个领域:农业、建筑与基础
设施、清洗产品、个人护理ꎮ 新战略将加强发展包括中
国、东南亚和印度在内的新兴市场ꎻ计划通过并购和合作
增加新的业务区域和产品应用ꎬ进一步扩大可持续产品
的范围ꎬ并最大程度地提高生产基地的产能利用率和灵
活性ꎮ

诺力昂董事长兼首席执行官 Ｃｈａｒｌｉｅ Ｓｈａｖｅｒ 表示:“在
过去两年中ꎬ我们取得了显著的成就ꎮ 我们建立了新的
组织架构ꎬ使得业务、运营和职能部门专注于他们最擅长
的领域ꎮ 这种新架构和不断提高效率的努力ꎬ让我们即
使在当今充满挑战的商业环境中ꎬ也能够提高自身的盈
利能力ꎮ 新的公司战略将关注最具吸引力的增长领域ꎬ
我们也将致力于从原料供应商转型为解决方案供应商ꎬ
为迈向下一阶段的增长之旅奠定基石ꎮ”

过去两年ꎬ诺力昂在全球范围内宣布了 ２０ 多个产能
扩展项目ꎮ 在中国ꎬ诺力昂在宁波生产基地进行了多次

产能扩建ꎬ如 ２０１９ 年宣布完成过氧化二异丙苯(ＤＣＰ)产
能翻番ꎬ该 ＤＣＰ 工厂是世界同类型工厂中规模最大的工
厂ꎬ目前年产量高达 ３８ ０００ ｔꎻ同年宁波基地二烷基过氧化
物(品牌 Ｐｅｒｋａｄｏｘ １４)的产能提高 ２５％ꎻ２０１９ 年诺力昂还
宣布在山东博兴生产基地增加注册资本ꎬ引入全球最先
进的表面化学品技术ꎮ 诺力昂在天津投资 ９ ０００ 万欧元
建造的有机过氧化物工厂ꎬ以及在宁波基地建造的产能
达 ３５ ０００ ｔ 的 ＴＢＨＰ / ＴＢＡ(叔丁基过氧化氢 /叔丁醇)生产
装置都将于 ２０２１ 年竣工ꎮ

诺力昂还采取措施进一步优化产品组合ꎬ这包括在
中国收购领先的烷基金属生产商浙江福瑞德化工ꎬ在全
球范围收购邱博集团(Ｊ.Ｍ.Ｈｕｂｅｒ Ｃｏｒｐｏｒａｔｉｏｎ)的羧甲基纤
维素(ＣＭＣ)业务ꎬ以及剥离可再分散聚合物粉末产品易
来泰(Ｅｌｏｔｅｘ)业务等ꎮ 同时ꎬ公司还推出了 ２０ 多种具有
明显可持续性优势的新产品ꎮ

“中国是公认的强大市场ꎬ我们相信中国市场的发展
潜力ꎮ”诺力昂负责中国及新兴市场的高级副总裁 Ｓｏｂｅｒｓ
Ｓｅｔｈｉ 补充道ꎬ“在诺力昂新战略的指引下ꎬ我们会继续巩
固在中国的坚实基础ꎮ 我们的重点将放在根据客户需求
量身定制的战略资本投资和卓越运营上ꎬ并进一步推动
行业创新、本地化和可持续发展ꎮ”(葛周晶)
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