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３ ＭＰａ 分段式反应吸附耦合的氨合成
工艺模拟

朱　 明ꎬ梅　 华∗

(南京工业大学化工学院ꎬ江苏 南京 ２１０００９)

摘要:提出了 ３ ＭＰａ 分段式反应吸附耦合的氨合成工艺ꎬ即将反应塔和吸附塔拆分成 ３ 份ꎬ并以“反应 １－吸附 １－反应 ２－吸
附 ２－反应 ３－吸附 ３”的方式交替串联ꎮ 通过这种方式ꎬ分段耦合工艺可“突破”热力学平衡限制ꎬ实现较高的回路氨净值ꎮ 使用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该工艺进行了模拟计算ꎬ并与相同氨产量下的 １０ ＭＰａ 布朗工艺氨合成回路、３ ＭＰａ 单段式反应吸附耦合的氨合成

回路进行比较ꎬ结果表明ꎬ分段耦合工艺可将回路氨净值从 ６􀆰 ００％提高至 １５􀆰 ０４％ꎬ入反应塔气量降低 ５６􀆰 ２２％ꎬ循环压缩机功

率降低 ４６􀆰 ３７％ꎬ具有明显的节能减排效果ꎮ
关键词:合成氨ꎻ反应吸附耦合ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓꎻ模拟ꎻ低压
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　 　 目前工业氨合成回路的压力较高ꎬ通常为 １０ ~
３０ ＭＰａꎬ降低氨合成回路压力成为绿色氨合成的发

展趋势ꎮ 低压下的氨合成ꎬ除受限于当前催化剂的

活性外ꎬ氨合成回路压力的降低还受冷凝法分离氨过

程的限制ꎬ当回路的压力降至 ３ ＭＰａ 以内时ꎬ使用冷

凝法分离氨几乎是不可行的[１]ꎮ 相较冷凝法分离氨ꎬ
吸附法分离氨受回路压力的限制较小ꎮ 文献[１－５]
研究了低压下单段式反应吸附耦合的氨合成回路ꎬ
该回路主要由 １ 个反应塔和 １ 个吸附塔构成ꎬ吸附

剂选用负载于介孔二氧化硅的氯化镁ꎮ 研究结果表

明ꎬ使用吸附法分离氨虽可大幅降低回路压力ꎬ但受

限于热力学平衡ꎬ高温低压的氨合成反应条件致使

回路氨净值较低、循环气量较大ꎻ且由于回路所需的

分离氨量较大ꎬ故吸附剂的用量及解吸能耗均较高ꎮ
本文中针对单段耦合工艺中回路氨净值较低的

缺点ꎬ提出 ３ ＭＰａ 分段式反应吸附耦合的氨合成回

路ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该工艺进行了模拟计算ꎬ并与

相同氨产量下的 １０ ＭＰａ 布朗工艺、３ ＭＰａ 单段式反

应吸附耦合的氨合成回路进行比较ꎬ为低压下氨合

成工艺的研究开发提供依据ꎮ
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１　 工艺流程

１０ ＭＰａ 布朗工艺氨合成流程如图 １ 所示(以下

简称布朗工艺)ꎮ 与布朗工艺不同ꎬ３ ＭＰａ 单段式反

应吸附耦合的氨合成流程如图 ２ 所示ꎮ ①进料压缩

机由二段减为一段ꎬ并移除段间水冷器ꎻ②出循环压

缩机的气体在去往换热器 ＨＥＸ－１ 之前先经换热器

ＨＡＤＶＡＰＥＲ 升温ꎬ其热量取自于吸附热ꎻ③为避免

塔内高压降ꎬ采用绝热径向氨合成反应塔ꎻ④移除水

冷器、冷交换器及氨冷器等冷凝装置ꎬ添加吸附塔

ＡＤ 及蒸汽发生器 ＨＰＷ－ＡＤꎻ⑤弛放气在被弛放前

需经水冷器 ＷＣ－１ 冷却ꎮ

图 １　 布朗工艺流程

图 ２　 单段式反应吸附耦合工艺流程

　 　 ３ ＭＰａ 分段式反应吸附耦合的氨合成工艺流程

如图 ３ 所示ꎮ 新鲜合成气(氢、氮摩尔比为 ３ ∶１)经
压缩机 ＣＯＭＰＦ 升压后与循环流股混合ꎮ 混合物流

经循环压缩机 ＣＯＭＰＣＹＣ 升压ꎬ并经蒸汽发生器

ＨＡＤＶＡＰＯＲ、换热器 ＨＥＸ－１ 预热至反应温度后进

入反应塔 Ｔ － １ꎮ 反应塔 Ｔ － １ 出口物流经换热器

ＨＰＷ－１、ＨＥＸ－２、ＨＰＷ－ＡＤ１ 回收热量后ꎬ进入吸附

塔 ＡＤ１ꎬ吸附分离出高纯度的氨产品ꎬ未反应的氢

气、氮气预热升温后进入反应塔 Ｔ－２ꎮ 吸附塔 ＡＤ３
分离出的惰性气体经水冷器 ＷＣ－１ 冷却后驰放ꎬ未
反应的氢气、氮气经循环压缩机 ＣＯＭＰＣＹＣ 升压后

返回反应塔ꎮ 分段耦合工艺与单段耦合工艺的区别

在于:①将反应塔和吸附塔拆分成 ３ 份ꎬ并以“反应

１－吸附 １－反应 ２－吸附 ２－反应 ３－吸附 ３”的方式交
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图 ３　 分段式反应吸附耦合工艺流程

替串联ꎻ②吸附塔 ＡＤ１、ＡＤ２ 分别配有换热器 ＨＥＸ－
２、ＨＥＸ－３ 及蒸汽发生器 ＨＰＷ－ＡＤ１、ＨＰＷ－ＡＤ２ꎬ这
些换热器和蒸汽发生器用于控制吸附温度、反应塔

入塔温度及保证热量的有效利用ꎻ③蒸汽发生器

ＨＰＷ－ＡＤ３ 位于吸附塔 ＡＤ３ 之前ꎮ

２　 工艺参数

２􀆰 １　 氨合成回路

文献[５]已经详细介绍了氨合成回路的物性方

法、反应动力学模型和吸附 /解吸模型的计算方法ꎮ
本文中主要介绍氨合成回路的工艺参数设置ꎮ

新鲜气工况:ｙＮＨ３
＝０ꎬｙＮ２

＝ ０􀆰 ２４９ ４ꎬｙＨ２
＝ ０􀆰 ７４８ １ꎬ

ｙＡｒ ＝ ０􀆰 ００２ ５ꎬｔ ＝ ２􀆰 ２℃ꎬｐ ＝ ２􀆰 ４５ ＭＰａꎮ 氢气来源于

电解水ꎬ氮气来源于空分装置[６－８]ꎮ 新鲜合成气的

摩尔流量调整为 １５４􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈꎻ由于单 /分段耦合工

艺采用了径向氨合成反应塔ꎬ塔压降较小ꎬ故改用

４ ｍｍ 粒径的催化剂ꎬ以增加催化剂内表面利用率ꎻ
为保证合适的传热温差ꎬ调整热交换器 ＨＥＸ－１ 冷

物流出口温度ꎬ单段耦合工艺取为 ３５５℃ꎬ分段耦合

工艺取 ３４５℃ꎻ蒸汽发生器 ＨＰＷ－３ 的出口温度由

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 计 算ꎬ 不 再 是 给 定 变 量ꎻ 热 交 换 器

ＨＡＤＶＡＰＥＲ 冷物流出口温度取为 １８５℃ꎮ
设计规定:入反应塔气体流量调整为 ５７０ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
约束条件:氨产量为 ３０ ｔ / ｄꎻ取消催化床层体积

依次增大的要求ꎮ
优化目标为催化剂用量达到最低ꎮ 单 /分段耦

合工艺分别选取流股 １８ 和 ２４ 作为撕裂流股ꎮ 为便

于横向比较ꎬ所有工艺的压缩机等熵效率及机械效

率均设置为 ０􀆰 ９ꎮ
２􀆰 ２　 吸附 /解吸单元

单段耦合工艺中ꎬ吸附塔中装填明尼苏达大学

开发的 ＭｇＣｌ２－Ｓｉ[９] 作为氨吸附剂ꎬ吸附塔出口氨气

摩尔分数设置为 ０􀆰 ５０％ꎬ由 Ｃｌａｕｓｉｕｓ －Ｃｌａｐｅｙｒｏｎ 方

程[１０]可计算出对应的吸附温度约 ２２５℃ꎬ在该温度

下吸附热较容易回收ꎬ回收的吸附热可用于产生约

２００℃、１􀆰 ６ ＭＰａ 的饱和水蒸汽ꎻ采取电加热的方式

进行解吸ꎬ解吸温度为 ５２５℃ꎬ该温度下吸附剂的氨

气平衡分压为 ２􀆰 ３１ ＭＰａꎬ高于解吸塔压力(１􀆰 ７ ＭＰａ)ꎬ
故被吸附的氨气将全部被解吸ꎮ

分段耦合工艺中ꎬ吸附塔被拆分成了 ３ 份ꎬ故每

个吸附塔的操作条件可相互不同ꎬ总体上更为灵活ꎮ
其中ꎬ吸附塔 ＡＤ１ 和 ＡＤ２ 的工艺参数与单段耦合

工艺一致ꎻ吸附塔 ＡＤ３ 出口氨气摩尔分数设置为

１􀆰 １０％ꎬ由 Ｃｌａｕｓｉｕｓ－Ｃｌａｐｅｙｒｏｎ 方程可计算出对应的

吸附温度约 １１０℃ꎬ在该温度下吸附热较容易被移

去ꎻ解吸温度为 １９５℃ꎬ该温度下吸附剂的氨气平衡

分压为 ０􀆰 ６９ ＭＰａꎬ高于解吸压力(０􀆰 ５ ＭＰａ)ꎬ故被吸

附的氨气将全部被解吸ꎮ 由于吸附塔 ＡＤ３ 的解吸

温度较低ꎬ解吸所需热量可取自吸附塔 ＡＤ１ 或 ＡＤ２
的吸附热ꎮ

３　 模拟结果与讨论

３􀆰 １　 关键物流工况

表 １ 所示为布朗工艺的关键物流工况ꎬ入反应

塔气体流量为 ５７０􀆰 ０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ 氨气摩尔分数为

３􀆰 ００％ꎬ氨气产量为 ３０􀆰 ０ ｔ / ｄꎬ均符合要求ꎮ 冷凝温

度为－９􀆰 ２℃ꎬ氨冷器出口气体中氨气的摩尔分数为

４􀆰 １１％ꎬ该部分气体将与新鲜合成气混合并返回反

应塔ꎮ 如表 １ 所示ꎬ布朗工艺中的气体循环量为

４１５􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈꎮ

􀅰０１２􀅰
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表 １　 布朗工艺关键物流工况

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

８ ３􀆰 ００ ５７０􀆰 ０ ３５２􀆰 ０ １０􀆰 １３

９ １０􀆰 ６２ ５３０􀆰 ７ ４７５􀆰 ２ １０􀆰 １３

１２ １５􀆰 １０ ５１０􀆰 ０ ３６０􀆰 ０ ９􀆰 ９４

１４ １８􀆰 ２８ ４９６􀆰 ３ ３４３􀆰 ０ ９􀆰 ８６

２２ ９９􀆰 ８３ ７３􀆰 ５ －９􀆰 ２ ３􀆰 ７０

２７ ４􀆰 １１ ４１５􀆰 ５ ３２􀆰 ０ ９􀆰 ４６

单段耦合工艺的关键物流工况如表 ２ 所示ꎮ 结

果表明ꎬ单段耦合工艺中ꎬ入反应塔的气体摩尔流量

高达 １ ３０１􀆰 ９ ｋｍｏｌ / ｈꎬ为传统工艺的 ２􀆰 ２８ 倍ꎻ入反

应塔的氨气摩尔分数为 ０􀆰 ４４％ꎬ氨产量为 ３０􀆰 ０ ｔ / ｄꎮ
尽管单段耦合工艺大幅降低了氨合成回路压力ꎬ但
是满足生产要求的气体循环量为 １ １４７􀆰 ４ ｋｍｏｌ / ｈꎬ
约为布朗工艺的 ２􀆰 ８ 倍ꎮ

表 ２　 单段耦合工艺关键物流工况

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

７ ０􀆰 ４４ １３０１􀆰 ９ ４１０􀆰 ０ ３􀆰 １０

８ ３􀆰 ６７ １２６１􀆰 ３ ４６６􀆰 ４ ３􀆰 １０

１１ ５􀆰 ２８ １２４２􀆰 １ ４２６􀆰 ９ ３􀆰 ００

１３ ６􀆰 ４４ １２２８􀆰 ５ ３９９􀆰 １ ２􀆰 ９５

１５ ６􀆰 ４４ １２２８􀆰 ５ ２００􀆰 ０ ２􀆰 ８５

１６ ０􀆰 ５０ １１５５􀆰 １ ２２３􀆰 ６ ２􀆰 ８５

１８ ０􀆰 ５０ １１４７􀆰 ４ １１５􀆰 ０ ２􀆰 ８０

Ｎ １􀆰 ００ ７３􀆰 ４ ２２３􀆰 ６ ２􀆰 ８５

分段耦合工艺的关键物流工况如表 ３ 所示ꎮ 结

果表明ꎬ即使反应压力从 １０ ＭＰａ 降低到 ３ ＭＰａꎬ分
段耦合工艺仍然能够满足氨产量 ３０􀆰 ０ ｔ / ｄ 的生产要

求ꎬ并且入反应塔的气体摩尔流量为 ５７０􀆰 ０ ｋｍｏｌ / ｈ
(较单段耦合工艺降低了 ５６􀆰 ２２％)ꎬ气体循环量为

４１５􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈ(较单段耦合工艺降低了 ６３􀆰 ７８％)ꎮ
表 ３　 分段耦合工艺关键物流工况

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

６ ０􀆰 ８０ ５７０􀆰 ０ ３４５􀆰 ０ ３􀆰 ３０

７ ６􀆰 １７ ５４１􀆰 ２ ４３５􀆰 ９ ３􀆰 ３０

１０ ６􀆰 １７ ５４１􀆰 ２ ２２６􀆰 ４ ３􀆰 １５

１２ ０􀆰 ５０ ５１０􀆰 ４ ３５５􀆰 ０ ３􀆰 １０

１３ ５􀆰 ５１ ４８６􀆰 ２ ４４０􀆰 ６ ３􀆰 １０

１６ ５􀆰 ５１ ４８６􀆰 ２ ２２４􀆰 ６ ２􀆰 ９５

１８ ０􀆰 ５０ ４６１􀆰 ７ ３５５􀆰 ０ ２􀆰 ９０

１９ ５􀆰 １７ ４４１􀆰 ２ ４３５􀆰 ２ ２􀆰 ９０

２２ ５􀆰 １７ ４４１􀆰 ２ １１１􀆰 １ ２􀆰 ７５

２３ １􀆰 １０ ４２３􀆰 ０ １１１􀆰 １ ２􀆰 ７５

２４ １􀆰 １０ ４１５􀆰 ５ １１１􀆰 １ ２􀆰 ７５

Ｎ１ １􀆰 ００ ３０􀆰 ８ ２２６􀆰 ４ ３􀆰 １５

Ｎ２ １􀆰 ００ ２４􀆰 ５ ２２４􀆰 ６ ２􀆰 ９５

Ｎ３ １􀆰 ００ １８􀆰 ２ １１１􀆰 １ ２􀆰 ７５

３􀆰 ２　 氨合成反应塔

氨合成反应塔 Ｔ－１、Ｔ－２、Ｔ－３ 的三段催化床层

尺寸、入塔温度、氨净值以及塔内流体的平均表观流

速如表 ４ 所示ꎮ 结果表明ꎬ布朗工艺中ꎬ氨合成反应

塔 Ｔ－１、Ｔ－２、Ｔ－３ 出口的氨净值依次降低ꎬ回路总

氨净值为 １５􀆰 ２８％ꎬ合成氨产量约为 ３０ ｔ / ｄꎬ催化剂

用量为 ３􀆰 ４０６ ｍ３ꎬ是 １ ０００ ｔ / ｄ 氨产量的布朗工艺的

２􀆰 ９２％ꎬ基本等同于氨产量之比ꎮ
表 ４　 １０ ＭＰａ 布朗工艺的氨合成反应塔优化结果

反应塔

入口

温度 /
℃

床层

直径 /
ｍ

床层

高度 /
ｍ

床层

体积 /

ｍ３

氨净值 /
％

表观

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

Ｔ－１ ３５２􀆰 ０ ０􀆰 ８９６ １􀆰 ４５０ ０􀆰 ９１４ ７􀆰 ６２ ０􀆰 １４１

Ｔ－２ ３６３􀆰 ０ ０􀆰 ９７０ １􀆰 ５７０ １􀆰 １６１ ４􀆰 ４８ ０􀆰 １１３

Ｔ－３ ３６０􀆰 ０ １􀆰 ０１５ １􀆰 ６４３ １􀆰 ３３０ ３􀆰 １７ ０􀆰 ０９８

合计 　 　 　 ３􀆰 ４０６ １５􀆰 ２８ 　

单段耦合工艺虽可将氨合成回路的压力降至

３ ＭＰａꎬ但受限于当前催化剂的活性ꎬ氨合成反应仍

需 ４００℃ 以上的高温(表 ５)ꎮ 受热力学平衡的限

制ꎬ氨气的反应平衡浓度是较低的ꎬ以 ３ ＭＰａ、４２５℃
(新鲜气组成:ｙＮ２ꎬ０

＝ ０􀆰 ２３９ ３ꎬｙＨ２ꎬ０
＝ ０􀆰 ７１６ ２ꎬｙＡｒꎬ０ ＝

０􀆰 ０４４ ５)为例ꎬ氨平衡浓度仅为 ６􀆰 ７９％ꎬ即无论使用

多少催化剂ꎬ回路的氨净值均将低于该值ꎮ 较低的

氨净值意味着较大的循环气量ꎬ故单段耦合工艺的入

反应塔气体流量无法满足设计规定(５７０ ｋｍｏｌ / ｈ)ꎮ
为方便与分段耦合工艺横向比较ꎬ规定单段耦合工

艺的总催化剂用量与分段耦合工艺相同ꎬ并将优化

目标更改为回路氨净值达到最大ꎮ 在与分段耦合工

艺相同催化剂用量(５􀆰 ６０５ ｍ３)的条件下ꎬ单段耦合

工艺回路氨净值为 ６􀆰 ００％ꎮ 相较于布朗工艺ꎬ单段

耦合工艺的催化剂用量更多、催化剂粒径更小ꎬ但在

􀅰１１２􀅰
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３ ＭＰａ 的低压下ꎬ各塔的氨净值仍是较低的ꎬ其中塔

Ｔ－３ 的氨净值仅为 １􀆰 １７％ꎻ针对回路中较高的气体

体积流量ꎬ采用径向氨合成反应塔有效避免了过高

的压降ꎮ Ｔ－１、Ｔ－２、Ｔ－３ 塔内的表观流速分别为

０􀆰 ２３１、０􀆰 １８３、０􀆰 １５９ ｍ / ｓꎬ塔内的表观流速略高于布

朗工艺ꎮ
表 ５　 ３ ＭＰａ 单段耦合的氨合成反应塔优化结果

反应塔

入口

温度 /
℃

床层

内径 /
ｍ

床层

外径 /
ｍ

床层

高度 /
ｍ

床层

体积 /

ｍ３

氨净值 /
％

Ｔ－１ ４１０􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 ０３２ １􀆰 ６７０ １􀆰 ２７９ ３􀆰 ２３

Ｔ－２ ４００􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 １７４ １􀆰 ９００ １􀆰 ９２３ １􀆰 ６０

Ｔ－３ ３８０􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 ２６１ ２􀆰 ０４０ ２􀆰 ４０２ １􀆰 １７

合计 　 　 　 　 ５􀆰 ６０５ ６􀆰 ００

３ ＭＰａ 分段耦合工艺的氨合成反应塔的三段催

化床层尺寸、入塔温度及氨净值如表 ６ 所示ꎮ 结果

表明ꎬ在相同催化剂用量的条件下ꎬ分段耦合工艺的

回路氨净值高达 １５􀆰 ０４％ꎬ与 １０ ＭＰａ 布朗工艺基本

相等ꎬ是单段耦合工艺的 ２􀆰 ５１ 倍ꎻ催化剂用量为

５􀆰 ６０６ ｍ３ꎬ是布朗工艺的 １􀆰 ６５ 倍ꎻ反应塔 Ｔ－１、Ｔ－２、
Ｔ－３ 的催化剂用量依次减少ꎬ这是因为吸附塔对氨

气的分离导致入塔气量依次减少ꎮ 分段耦合工艺

中ꎬ氨合成反应塔 Ｔ－１、Ｔ－２、Ｔ－３ 前均置有吸附塔

以吸附氨气ꎬ因此每个反应塔的入塔氨气浓度极低ꎬ
而低的氨气浓度意味着较高的反应转化率ꎬ故在

３ ＭＰａ 的低压下ꎬ分段耦合工艺回路中的氨净值仍

然较高ꎬ且每个反应塔内的氨合成反应不受上一个

反应塔影响ꎬ整个回路的氨转化率可“突破”热力学

平衡的限制ꎮ 此外ꎬ由于回路气量较小ꎬ塔内的表观

流速均低于单段耦合工艺ꎮ
表 ６　 ３ ＭＰａ 分段耦合的氨合成反应塔优化结果

反应塔

入口

温度 /
℃

床层

内径 /
ｍ

床层

外径 /
ｍ

床层

高度 /
ｍ

床层

体积 /

ｍ３

氨净值 /
％

Ｔ－１ ３４５􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 １８５ １􀆰 ９１７ １􀆰 ９７８ ５􀆰 ３７

Ｔ－２ ３５５􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 １５９ １􀆰 ８７５ １􀆰 ８４５ ５􀆰 ０１

Ｔ－３ ３５５􀆰 ０ ０􀆰 ３００ １􀆰 １４６ １􀆰 ８５５ １􀆰 ７８４ ４􀆰 ６７

合计 　 　 　 　 ５􀆰 ６０６ １５􀆰 ０４

３􀆰 ３　 吸附 /解吸塔

对于单段耦合工艺而言ꎬ吸附塔出口氨气摩尔

分数为 ０􀆰 ５０％ꎬ吸附温度为 ２２３􀆰 ６℃ꎬ解吸温度为

５２５℃ꎮ 由于吸附温度较高ꎬ吸附剂用量为 ９􀆰 ６０９ ｔꎬ
吸附床层体积为 １４􀆰 ０９１ ｍ３(吸附塔的吸附时间为

０􀆰 ５ ｈ)ꎮ 在单段耦合工艺中ꎬ由于所有的氨气均使

用吸附法进行分离ꎬ因此吸附剂的用量是较大的ꎮ
分段耦合工艺的吸附温度、解吸温度、出吸附塔

的氨气摩尔分数、吸附分离氨量、吸附剂用量及吸附

床层体积如表 ７ 所示ꎮ 结果表明ꎬ分段耦合工艺的

吸附剂用量较单段耦合工艺减少了 １２􀆰 ２９％ꎬ这是

因为第三个吸附 /解吸塔 ＡＤ３ 在较低的温度下进行

吸附ꎬ吸附容量较高ꎮ
表 ７　 ３ ＭＰａ 分段耦合工艺的吸附 /解吸塔计算结果

吸附 /
解吸塔

吸附

温度 /
℃

解吸

温度 /
℃

出口氨

浓度 /
％

吸附氨的量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

吸附剂

质量 / ｔ

床层

体积 /

ｍ３

ＡＤ１ ２２６􀆰 ４ ５２５􀆰 ０ ０􀆰 ５ ３０􀆰 ８ ４􀆰 ０３６ ５􀆰 ９１９

ＡＤ２ ２２４􀆰 ６ ５２５􀆰 ０ ０􀆰 ５ ２４􀆰 ５ ３􀆰 ２０２ ４􀆰 ６９６

ＡＤ３ １１１􀆰 １ １９５􀆰 ０ １􀆰 １ １８􀆰 ２ １􀆰 １８９ １􀆰 ７４３

合计 　 　 　 ７３􀆰 ５ ８􀆰 ４２８ １２􀆰 ３５９

３􀆰 ４　 能耗

氨合成回路的能耗如表 ８ 和表 ９ 所示ꎮ 结果表

明ꎬ分段耦合工艺的进料压缩机功率与单段耦合工

艺相同ꎬ仅为布朗工艺的 ７􀆰 ５５％ꎻ循环压缩机功率

为布朗工艺的 １􀆰 ９２ 倍(因循环压缩机的压缩比较

高)ꎬ较单段耦合工艺降低了 ４６􀆰 ３７％(因循环气量

较低)ꎻ压缩机的总功率为 １６４􀆰 ５ ｋＷꎬ较布朗工艺

降低了 ５７􀆰 ９４％ꎬ较单段耦合工艺降低了 ３６􀆰 ０２％ꎻ
蒸汽发生器共回收氨合成反应热 １ ２５５􀆰 ６ ｋＷꎬ较
布朗工艺提高了 ４８􀆰 １％ꎬ较单段耦合工艺提高

了 ４６􀆰 ０％ꎮ
表 ８　 压缩机功率比较 ｋＷ

工艺 进料压缩机 循环压缩机 冰机 氨压缩机

布朗工艺　 　 １９２􀆰 １ ６７􀆰 ８ １３１􀆰 ２ ０

单段耦合工艺 １４􀆰 ５ ２４２􀆰 ６ ０ ０

分段耦合工艺 １４􀆰 ５ １３０􀆰 １ ０ １９􀆰 ９

表 ９　 回收反应热的比较 ｋＷ

工艺 布朗工艺 单段耦合工艺 分段耦合工艺

回收的反应热 ８４７􀆰 ８ ８５９􀆰 ８ １２５５􀆰 ６

分段耦合工艺的解吸能耗如表 １０ 所示ꎬ化学解

吸热和吸附剂升温所需热量分别为 １ ６７７􀆰 １、
１ ６３４􀆰 ２ ｋＷꎬ共计 ３ ３１１􀆰 ３ ｋＷꎬ较单段耦合工艺降

􀅰２１２􀅰
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低了 １１􀆰 １５％ꎮ 吸附 /解吸塔 ＡＤ１ 和 ＡＤ２ 吸附温度

分别为 ２２６􀆰 ４、２２４􀆰 ６℃ꎬ吸附过程中放出 １ ３６８􀆰 ２ ｋＷ
的热量ꎬ可用于产生约 １􀆰 ６ ＭＰａ 的饱和水蒸汽ꎮ 而

塔 ＡＤ３ 吸附温度为 １１１􀆰 １℃ꎬ 吸附过程中放出

３０８􀆰 ９ ｋＷ 的热量ꎬ该部分热量利用价值较低ꎮ 由于

塔 ＡＤ３ 的解吸温度(１９５􀆰 ０℃)较低ꎬ故其化学解吸

热及吸附剂升温所需热量可取自塔 ＡＤ１ 或 ＡＤ２ 的

吸附热ꎮ 因此ꎬ分段耦合工艺中的实际解吸能耗为

２ ８２５􀆰 ０ ｋＷꎬ较单段耦合工艺降低了 ２４􀆰 ９２％ꎮ
表 １０　 分段耦合工艺的解吸能耗

吸附 / 解吸塔 化学解吸热 / ｋＷ 床层升温所需热量 / ｋＷ

ＡＤ１ ７６２􀆰 ９ ８１０􀆰 １

ＡＤ２ ６０５􀆰 ３ ６４６􀆰 ７

ＡＤ３ ３０８􀆰 ９ １７７􀆰 ４

合计 １６７７􀆰 １ １６３４􀆰 ２

４　 结论

提出了 ３ ＭＰａ 分段式反应吸附耦合的氨合成

工艺ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对该工艺进行了模拟计算ꎬ计
算结果与 ３ ＭＰａ 单段式反应吸附耦合工艺和

１０ ＭＰａ 布朗氨合成工艺进行了比较(氨产量均为

３０ ｔ / ｄꎬ并规定分段耦合工艺的入塔气量与布朗工

艺相同ꎬ催化剂用量与单段耦合工艺相同)ꎬ得出以

下结论ꎮ
(１)在 ３ ＭＰａ 的低压下ꎬ分段耦合工艺的回路

氨净值高达 １５􀆰 ０４％ꎬ“突破”了高温低压的氨合成

反应条件下热力学平衡的限制ꎬ达到了 １０ ＭＰａ 传

统工艺的水平ꎬ是单段耦合工艺的 ２􀆰 ５１ 倍ꎮ
(２)分段耦合工艺的催化剂用量为 ５􀆰 ６０６ ｍ３ꎬ

为布朗工艺的 １􀆰 ６５ 倍ꎮ
(３)分段耦合工艺的入塔气量为 ５７０􀆰 ０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ

较单段耦合工艺降低了 ５６􀆰 ２２％ꎻ循环压缩机功率

为布朗工艺的 １􀆰 ９２ 倍ꎬ 较单段耦合工艺降低

了 ４６􀆰 ３７％ꎮ
(４ ) 分 段 耦 合 工 艺 中 压 缩 机 的 总 功 率 为

１６４􀆰 ５ ｋＷꎬ较布朗工艺降低了 ５７􀆰 ９４％ꎬ较单段耦合

工艺降低了 ３６􀆰 ０２％ꎮ

(５)分段耦合工艺的 ３ 个吸附 /解吸塔的吸附

剂用量共计 ８􀆰 ４２８ ｔꎬ吸附床层体积共计 １２􀆰 ３５９ ｍ３

(吸附时间为 ０􀆰 ５ ｈ)ꎬ吸附剂用量较单段耦合工艺

降低了 １２􀆰 ２９％ꎻ解吸能耗为 ３ ３１１􀆰 ３ ｋＷꎬ较单段耦

合工艺降低了 １１􀆰 １５％ꎻ吸附 /解吸塔 ＡＤ１ 和 ＡＤ２
的吸附热及解吸后降温过程中所释放的热量可用于

产生约 ２００℃、１􀆰 ６ ＭＰａ 的饱和水蒸汽ꎬ这部分能量

共有 ２ ８２５􀆰 ０ ｋＷꎬ其中 ４８６􀆰 ３ ｋＷ 用于塔 ＡＤ３ 的解

吸ꎬ３４９􀆰 ８ ｋＷ 用于加热出循环压缩机的气体ꎮ
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