
第 ４２ 卷第 ３ 期 现代化工 Ｍａｒ. ２０２２
２０２２ 年 ３ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

工工工工工工工工工工工工工工工工工业业业业业业业业业业业业业业业业业技技技技技技技技技技技技技技技技技术术术术术术术术术术术术术术术术术

常温进料液氮洗工艺的开发与应用
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摘要:针对某厂液氮洗工艺进行改造ꎬ进行常温进料ꎬ突破原料气来自低温甲醇洗的限制ꎮ 提出了 ３ 种改良方案ꎬ分别为减

少板翅式换热器数量(方案Ⅰ、Ⅱ)和增设甲烷回收装置(方案Ⅲ)ꎬ以达到与甲醇洗工艺解偶联、节约设备成本、提高经济效益

等目的ꎮ 使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 和 Ａｓｐｅｎ Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｅｃｏｎｏｍｉｃ Ａｎａｌｙｚｅｒ 软件进行模拟优化ꎬ结果显示ꎬ常温进料液氮洗工艺及其改良方案

均符合工艺要求ꎬ方案Ⅰ可节约成本达 ４５􀆰 ７８％ꎬ方案Ⅲ可回收甲烷达 ９９􀆰 １６％ꎬ为常温进料液氮洗工艺在实际生产中应用指明

方向ꎬ为优化工艺设计、节约设备成本、提高经济效益提供理论指导ꎮ
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　 　 合成氨工业中原料气经气化、变换、脱硫、脱碳

工序后ꎬ除了含有 Ｈ２ 与 Ｎ２ 外ꎬ还含有少量的 ＣＯ、
Ａｒ、ＣＨ４、ＣＯ２、ＣＨ３ＯＨ 等气体ꎮ 其中ꎬ含氧化物是氨

合成催化剂的毒物[１]ꎬＣＯ２ 与 ＣＨ３ＯＨ 分别为酸性

气体和极性较强的有机醇ꎬ这 ２ 种物质都比较容易

从原料气中脱除出去ꎮ 而 ＣＯ 既不是酸性物质ꎬ也
不是碱性物质ꎬ在各种溶液中的溶解度很小ꎬ很难从

原料气中去除[２]ꎮ
液氮洗涤法是合成氨工业中脱除原料气中 ＣＯ

最常见的物理方法ꎬ即在－１８９􀆰 ０℃ 低温条件下[３]ꎬ
以液氮为吸收剂吸收与氮沸点接近的 ＣＯ、Ａｒ、ＣＨ４

的方法[４－５]ꎬ具有流程简单、便于管理且气体净化度

高、动力消耗低等优点[６－７]ꎮ 国内液氮洗工艺的原

料气基本是以低温的形式来自低温甲醇洗ꎬ同时返

还甲醇洗基本等温位、等冷量的氨合成气以保持冷

量平衡ꎬ因此二者无法单独运行ꎬ操作及设计互相

受限ꎮ
本文中针对常温进料液氮洗工艺展开研究ꎬ选

择合适的物性方法和单元操作模块对工艺流程进行

模拟ꎬ使得产品满足工艺要求ꎬ以解除液氮洗工艺原

料气只能来自甲醇洗工艺的局限ꎬ为液氮洗工艺的

开发应用提供一种新思路ꎮ 同时ꎬ在此模拟的基础

上提出优化方案ꎬ为常温进料液氮洗工艺优化工艺

设计、节约设备成本、提高经济效益提供理论指导ꎮ
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１　 常温进料液氮洗工艺简介

１􀆰 １　 工艺概述

常温进料液氮洗工艺流程如图 １ 所示ꎬ主要设

备包括减压阀(Ｖ１、Ｖ２、Ｖ３)、闪蒸罐(Ｄ１)、板翅式

换热器(Ｅ１、Ｅ２、Ｅ３)以及液氮洗涤塔(Ｔ１)ꎮ 低温设

备装在冷箱中以减少冷量损失ꎮ

图 １　 常温进料液氮洗工艺流程

首先ꎬ经过分子筛吸附器脱除了 Ｈ２Ｏ、 ＣＯ２、
ＣＨ３ＯＨ 等杂质的 ３０℃常温原料气进入板翅式换热

器 Ｅ２ 换热ꎮ 在冷却到一定温度后ꎬ原料气进入板

翅式换热器的 Ｅ３ 继续冷却ꎮ 换热后ꎬ气体进入液

氮洗涤塔 Ｔ１ 的底部ꎬ由液氮从上到下进行洗涤ꎬ气
体中的 ＣＨ４、ＣＯ 等杂质会被液氮溶解ꎮ 从液氮洗涤

塔 Ｔ１ 顶部流出的净化气经过板翅式换热器 Ｅ３ 换

热后ꎬ按比例调节的方式对净化气进行粗配氮ꎬ然后

进入板翅式换热器 Ｅ２ 回收冷量ꎮ 加热到一定温度

后ꎬ分为 ２ 个流股:一股去往甲醇洗工艺ꎬ回收冷量

后返回液氮洗工艺ꎻ另一股经板翅式换热器 Ｅ１ 复

热后ꎬ与甲醇洗工艺回来的一股进行混合ꎬ按照

Ｈ２ ∶Ｎ２ ＝ ３ ∶１的摩尔比进行细配氮ꎬ送到氨合成压缩

机进行加压ꎬ送往氨合成工序[８]ꎮ
从空分来的 Ｎ２ 分为 ２ 股:一路根据 Ｈ２ 与 Ｎ２ 摩

尔比情况对净化气进行细配氮ꎻ另一股经板翅式换

热器 Ｅ１ 和 Ｅ２ 冷却后分为 ２ 股ꎬ一股对净化气进行

冷量补充与粗配氮[９]ꎬ另一股进入板翅式换热器 Ｅ３
冷却后得到液氮ꎬ由减压阀 Ｖ３ 减压后进入液氮洗

涤塔 Ｔ１ 作为洗涤液ꎮ
液态氮洗涤塔 Ｔ１ 底部的尾液由减压阀 Ｖ１ 进

行减压ꎬ然后进入闪蒸罐 Ｄ１ 进行气液分离ꎮ 分离

后的气相部分经板翅式换热器 Ｅ３、Ｅ２、Ｅ１ 回收冷

量ꎬ温度升高后进入甲醇洗循环气压缩机回收氢ꎻ分
离后的液相部分由减压阀 Ｖ２ 进行减压ꎬ经板翅式

换热器 Ｅ３、Ｅ２、Ｅ１ 回收冷量ꎬ温度升高后进入燃料

气压缩机压缩ꎬ压缩后送至燃料气管网[１０]ꎮ
１􀆰 ２　 进料条件

进入液氮洗的原料气条件如表 １ 所示ꎮ 所需回

收组分为 ＣＯ、ＣＨ４ꎮ
表 １　 原料气的组成及进气条件

项目
流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

各组分摩尔分数

Ｈ２ Ｎ２ ＣＯ ＣＨ４ ＣＯ２

数值 ３４７８􀆰 ８０ ３０􀆰 ００ ３２００ ０􀆰 ８６６０ ０􀆰 ００７９ ０􀆰 ０４１６ ０􀆰 ０８４５ ｔｒａｃｅ

　 　 注:ｔｒａｃｅ 指摩尔分数小于 １０－９ꎬ下同ꎮ

１􀆰 ３　 工艺要求

本实验工艺要求如下:①净化气中 ＣＯ 摩尔分

数小于 １×１０－６ [１０－１１]ꎻ②净化气的 Ｈ２ ∶Ｎ２ ＝ ３ ∶１ꎻ③净
化气中 Ｈ２ 回收率高于 ９５％ꎻ④板翅式换热器冷端

温差高于 １􀆰 ５℃ꎮ
１􀆰 ４　 模块设置

液氮洗的原料气为非极性体系ꎬ同时该体系多

数组分的临界温度较低ꎬ决定了液氮洗的低温高压

操作要求ꎮ 经过 ＡＳＰＥＮ ＴＥＣＨ 公司修正的 ＲＫ －
ＡＳＰＥＮ 状态方程法适合于含较轻气体的极性和非

极性化合物的系统ꎬ特别是富氢系统的模拟ꎬ能够满

足上述要求[１２ －１３]ꎮ 因此ꎬ本文中采用 ＲＫ－ＡＳＰＥＮ
状态方程法进行模拟ꎮ

模拟中涉及到的操作单元模块如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 单元操作模块表

设备名称 设备号 模块

吸收塔　 　 Ｔ１ / Ｔ２ ＲａｄＦｒａｃ

换热器　 　 Ｅ１ / Ｅ２ / Ｅ３ ＭＨｅａｔＸ

闪蒸罐　 　 Ｄ１ / Ｄ２ / Ｄ３ Ｆｌａｓｈ２

压力变送器 Ｖ１ / Ｖ２ / Ｖ３ Ｖａｌｖｅ

２　 常温进料液氮洗工艺模拟

２􀆰 １　 液氮洗涤塔 Ｔ１ 关键参数设置
使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立如图 ２ 所示的模型ꎬ对液

氮洗涤塔 Ｔ１ 进行单塔模拟ꎮ

图 ２　 液氮洗涤塔 Ｔ１ 工艺流程
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由于液氮洗涤塔 Ｔ１ 的塔板数和洗涤用的液氮

量对原料气中 ＣＯ 的含量影响较大ꎬ为了确定最优

的塔板数及液氮量ꎬ现以液氮量作为采集变量ꎬ液
氮洗涤塔 Ｔ１ 的塔板数作为参变量ꎬＣＯ 摩尔分数

为目标变量ꎬ对液氮洗涤塔 Ｔ１ 进行灵敏度分析ꎬ
以确定最终的理论塔板数ꎮ 灵敏度分析结果如

图 ３ 所示ꎮ

１—１０ꎻ２—１１ꎻ３—１２ꎻ４—１３ꎻ５—１４ꎻ６—１５ꎻ７—１６ꎻ８—１７

图 ３　 ＣＯ 摩尔分数与液氮量关系

由图 ３ 可知ꎬ随着液氮洗涤塔 Ｔ１ 理论塔板数增

加ꎬ塔顶净化气中 ＣＯ 摩尔分数逐渐降低ꎬ洗涤效果

越来越好ꎻ塔顶净化气中 ＣＯ 摩尔分数不随液氮流

量发生变化ꎮ 本实验中ꎬ液氮洗涤塔 Ｔ１ 采用 １５ 块

塔板ꎬ洗涤氮流量为 ７００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
２􀆰 ２　 模拟结果

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立如图 １ 所示模型ꎬ模拟结

果如表 ３ 所示ꎬ常温进料液氮洗工艺中ꎬ液氮洗涤塔

Ｔ１ 顶部净化气中 ＣＯ 摩尔分数为 ９􀆰 ３０×１０－９ꎬ小于

１×１０－６ꎬ满足净化要求ꎻ氢气回收率为 ９８􀆰 ７４％ꎬ大于

９５％ꎻ板翅式换热器的冷端温差均大于 １􀆰 ５℃ꎬ留有

足够的温差推动力ꎬ满足工艺要求ꎬ可以进一步用于

改良方案分析ꎮ
表 ３　 常温进料液氮洗工艺及其改良方案模拟结果

工艺流程

净化气中

ＣＯ 摩尔

分数

Ｈ２ 回收

率 / ％

换热器

Ｅ１ 冷端

温差 / ℃

换热器

Ｅ２ 冷端

温差 / ℃

换热器

Ｅ３ 冷端

温差 / ℃

原常温进料液

　 氮洗工艺

９􀆰 ３０×１０－９ ９８􀆰 ７４ ２􀆰 １５ １０􀆰 ６８ ３􀆰 ９５

方案Ⅰ ９􀆰 ３０×１０－９ ９８􀆰 ７４ — １０􀆰 ６８ ３􀆰 ９５

方案Ⅱ ９􀆰 ３０×１０－９ ９８􀆰 ７４ — — ３􀆰 ９５

方案Ⅲ ６􀆰 ６４×１０－７ ９９􀆰 ３９ ２３􀆰 ６２ １３􀆰 ５８ １０􀆰 ８５

３　 减少板翅式换热器数量

常温进料液氮洗工艺中的板翅式换热器数量减

少后ꎬ液氮洗工艺可不再为甲醇洗工艺提供冷量ꎬ实

现与甲醇洗工艺彻底解偶联ꎬ液氮洗工艺单独运行

的操作和设计更加灵活便捷ꎮ 本文中分别对减少

１ 台换热器和减少 ２ 台换热器的情况进行模拟ꎬ对
比分析各改良方案在节约设备成本、控制传热温度

方面的突出优势ꎮ
３􀆰 １　 改良方案Ⅰ:板翅式换热器 Ｅ１ 与 Ｅ２ 合并

方案Ⅰ在原常温进料液氮洗工艺基础上ꎬ将换

热器 Ｅ１ 与 Ｅ２ 合并ꎬ改为 ２ 台换热器运行工作ꎮ 从

液氮洗涤塔 Ｔ１ 顶部流出的净化气不再去往甲醇洗

工艺回收冷量ꎮ 工艺流程如图 ４ 所示ꎮ

图 ４　 方案Ⅰ工艺流程

３􀆰 ２　 改良方案Ⅱ:板翅式换热器 Ｅ１、Ｅ２ 与 Ｅ３ 合并

方案Ⅱ在原常温进料液氮洗工艺基础上ꎬ将换

热器 Ｅ１、Ｅ２ 与 Ｅ３ 合并ꎬ改为 １ 台换热器运行工作ꎮ
从液氮洗涤塔 Ｔ１ 顶部流出的净化气同样不再去往

甲醇洗工艺回收冷量ꎮ 工艺流程如图 ５ 所示ꎮ

图 ５　 方案Ⅱ工艺流程

３􀆰 ３　 模拟结果

如表 ３ 所示ꎬ方案Ⅰ与方案Ⅱ中ꎬ液氮洗涤塔

Ｔ１ 顶部净化气中 ＣＯ 摩尔分数均为 ９􀆰 ３０×１０－９ꎬ小
于 １×１０－６ꎬ满足净化条件ꎻ氢回收率均为 ９８􀆰 ７４％ꎬ
大于 ９５％ꎻ板翅式换热器冷端温差均大于 １􀆰 ５℃ꎬ留
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有足够的温差推动力ꎬ满足工艺要求ꎮ
原常温进料液氮洗工艺与方案Ⅰ、方案Ⅱ中各

板翅式换热器的传热面积和设备造价对比结果如

表 ４、表 ５ 所示ꎮ
表 ４　 各工艺流程板翅式换热器的传热面积

工艺流程
Ｅ１ 传热

面积 / ｍ２

Ｅ２ 传热

面积 / ｍ２

Ｅ３ 传热

面积 / ｍ２

原常温进料液氮洗工艺 ７４７􀆰 ５２ １８００􀆰 ７１ ５１６􀆰 ０５

方案Ⅰ — ７１２􀆰 ０７ ５１６􀆰 ０５

方案Ⅱ — — ６５００􀆰 ２４

表 ５　 各工艺流程板翅式换热器造价

工艺流程

板翅式

换热器 Ｅ１
成本 / 美元

板翅式

换热器 Ｅ２
成本 / 美元

板翅式

换热器 Ｅ３
成本 / 美元

板翅式

换热器

总成本 / 美元

原常温进料液

　 氮洗工艺

２２９７００ ３８７８００ １６７５００ ７８５０００

方案Ⅰ — ２５８１００ １６７５００ ４２５６００

方案Ⅱ — — １６６１９００ １６６１９００

由表 ４、表 ５ 可知ꎬ板翅式换热器 Ｅ１ 与 Ｅ２ 合并

后ꎬＥ２ 传热面积减少ꎬ设备总成本最低ꎬ节约成本达

４５􀆰 ７８％ꎻ板翅式换热器 Ｅ１、Ｅ２ 与 Ｅ３ 合并后ꎬＥ３ 传

热面积增大ꎬ设备总成本最高ꎬ但换热器换热面积增

大ꎬ温度分布将更加均匀ꎬ更容易进行温度控制ꎬ同
时不会因为在低负荷时进入气体温度过低而出现结

冰现象ꎮ

４　 改良方案Ⅲ:增设甲烷回收装置

大部分的合成氨原料气中都含有一定量的甲

烷ꎬ在传统的液氮洗工艺中ꎬ这部分甲烷通常会与一

氧化碳、氮气等气体作为低热值燃料气一起送出装

置ꎮ 当前ꎬ天然气价格显著升高ꎬ能源供应日趋紧

张ꎬ如果能对液氮洗工艺流程中的甲烷进行回收ꎬ不
仅能达到节能减排的环保效果ꎬ还能获得显著的经

济效益[１４]ꎮ
４􀆰 １　 工艺流程

针对上述问题ꎬ方案Ⅲ在原常温进料液氮洗工

艺中增设了甲烷回收装置(闪蒸罐 Ｄ２、闪蒸罐 Ｄ３、
甲烷回收塔 Ｔ２)ꎬ工艺流程如图 ６ 所示ꎮ 与原常温

进料液氮洗工艺不同的是ꎬ本方案中的原料气经板

翅式换热器 Ｅ２、Ｅ３ 冷却至－１８０℃ 后ꎬ进入闪蒸罐

Ｄ２ 进行气液分离ꎮ 闪蒸罐 Ｄ２ 分离出的气体温度

－１６５℃ꎬ继续进入闪蒸罐 Ｄ３ 进一步分离ꎬ闪蒸罐

Ｄ３ 分离出的液体温度－１７９℃、压力 ２􀆰 ３ ＭＰａꎬ甲烷

成 分 占 原 料 气 中 甲 烷 ２０􀆰 ４３％ꎬ 占 液 相 成 分

８３􀆰 ２３％ꎬ进入甲烷浓缩塔 Ｔ２ 的中部作为第二回流ꎻ
闪蒸罐 Ｄ３ 分离出的气体温度－１７９℃ꎬ甲烷成分占

原料气中甲烷 １１􀆰 ２１％ꎬ进入液氮洗涤塔 Ｔ１ 的底

部ꎮ 闪蒸罐 Ｄ２ 分离出的液体温度－１６５℃ꎬ甲烷成

分占原料气中甲烷 ６８􀆰 ３６％ꎬ占液相成分 ８４􀆰 ３０％ꎬ
经板翅式换热器 Ｅ３ 回收冷量气化后ꎬ 压力为

０􀆰 ８ ＭＰａꎬ温度上升至－１３２􀆰 ５４℃ꎬ成为气液混合物ꎬ
进入甲烷浓缩塔 Ｔ２ 的底部ꎬ自下而上与来自甲烷浓

缩塔 Ｔ２ 顶部和中部的第一回流液体、第二回流液体

图 ６　 方案Ⅲ工艺流程
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逆向接触ꎬ进一步将气体中的 ＣＨ４ 液化并洗涤下

来ꎬ同时第一回流液体和第二回流液体中的 Ｈ２ 和

ＣＯ 也会被解吸出来ꎬ进而保证甲烷浓缩塔 Ｔ２ 底部

的甲 烷 纯 度ꎮ 液 氮 洗 涤 塔 Ｔ１ 底 部 液 体 温 度
－１８８􀆰 ７３℃ꎬ其中的 Ｈ２ 和大部分 ＣＯ 经过减压阀 Ｖ１
减压气化后ꎬ进入闪蒸罐 Ｄ１ 进行气液分离ꎬ分离出

的气体进入板翅式换热器 Ｅ３、Ｅ２、Ｅ１ꎬ分离出的液

体则进入甲烷浓缩塔 Ｔ２ 的顶部ꎬ作为第一回流

液体ꎮ
在进入甲烷浓缩塔前ꎬ含甲烷原料气温度被严

格控制在－１８２􀆰 ５℃ꎬ即甲烷冰点以上ꎬ有效避免了

甲烷在冰点以下造成的固化冰堵ꎬ进而导致的冷箱

冻堵停车问题ꎮ
４􀆰 ２　 甲烷浓缩塔 Ｔ２ 关键参数设置

由于甲烷浓缩塔 Ｔ２ 的塔板数对甲烷回收量影

响较大ꎬ现使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立如图 ７ 所示的模型ꎬ
以甲烷浓缩塔 Ｔ２ 的塔板数作为采集变量ꎬ甲烷回收

量为目标变量ꎬ对甲烷浓缩塔 Ｔ２ 进行灵敏度分析ꎬ
以确定最优的塔板数ꎮ

图 ７　 甲烷浓缩塔 Ｔ２ 工艺流程

灵敏度分析结果如图 ８ 所示ꎮ 随着甲烷浓缩塔

Ｔ２ 理论塔板数增加ꎬ塔底甲烷回收量越来越大ꎬ甲
烷回收效果越来越好ꎮ 当甲烷浓缩塔塔板数增加到

１５ 块及以上时ꎬ随着塔板数的增加ꎬ甲烷回收量变

化越来越小ꎬ且相应的设备成本也随之增加ꎮ 综上ꎬ
本次实验中甲烷浓缩塔采用 １５ 块塔板ꎮ

图 ８　 甲烷浓缩塔 Ｔ２ 理论塔板数对甲烷

回收量的影响

４􀆰 ３　 模拟结果

如表 ３ 所示ꎬ方案Ⅲ中ꎬ液氮洗涤塔 Ｔ１ 顶部净

化气 ＣＯ 摩尔分数为 ６􀆰 ６４×１０－７ꎬ小于 １×１０－６ꎬ满足

净化条件ꎻ氢回收率为 ９９􀆰 ３９％ꎬ大于 ９５％ꎻ板翅式

换热器冷端温差均大于 １􀆰 ５℃ꎬ留有足够的温差推

动力ꎬ满足工艺要求ꎮ
方案Ⅲ的关键物流数据如表 ６ 所示ꎬ原料气中

全部甲烷随<２１>、<４０>、<４１>号流股进入甲烷浓缩

塔进行浓缩分离ꎮ 在甲烷浓缩塔底部液相中ꎬ甲烷

成 分 占 原 料 气 中 甲 烷 ９９􀆰 １６％ꎬ 占 液 相 成 分

９７􀆰 ８９％ꎬ回收率及回收纯度较高ꎮ
表 ６　 甲烷浓缩塔 Ｔ２ 关键物流数据

流股
流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

各组分摩尔分数

Ｈ２ Ｎ２ ＣＯ ＣＨ４

２１ ２２７􀆰 ０５ －１８８􀆰 ７８ １７６０ ０􀆰 ０２８６ ０􀆰 ３３８８ ０􀆰 ４８７５ ０􀆰 １４５１

４０ ７２􀆰 １５ －１７９􀆰 ００ ２３００ ０􀆰 ０１４６ ０􀆰 ０１８２ ０􀆰 １３４９ ０􀆰 ８３２３

４１ ２３８􀆰 ３８ －１３２􀆰 ５４ ８００ ０􀆰 ０４０６ ０􀆰 ０１４７ ０􀆰 １０１６ ０􀆰 ８４３０

４２ ２９７􀆰 ７６ －１３８􀆰 ３５ ５８０ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ００２１ ０􀆰 ０１８６ ０􀆰 ９７８９

５　 结论

对常温进料液氮洗工艺进行了设计模拟ꎬ并在

此基础上开发了 ３ 套改良方案ꎬ通过设计优化和数

据分析得出以下结论ꎮ
(１)原常温进料液氮洗工艺及 ３ 套改良方案均

满足工艺要求ꎮ 其中ꎬ净化气中 ＣＯ 摩尔分数均小

于 １×１０－６ꎬ满足净化条件ꎻ氢回收率均大于 ９５％ꎻ板
翅式换热器冷端温差均大于 １􀆰 ５℃ꎬ留有足够的温

差推动力ꎮ
(２)原常温进料液氮洗工艺将传统工艺的进料

温度由低温改为常温ꎬ使得液氮洗工艺的进料来源

不必为甲醇洗工艺ꎬ减少了液氮洗工艺与甲醇洗工

艺的耦合ꎬ操作和设计更加灵活便捷ꎮ
(３)改良方案Ⅰ、Ⅱ减少了原常温进料液氮洗

工艺板翅式换热器数量ꎬ使得净化气不再为甲醇洗

工艺提供冷量ꎬ液氮洗工艺与甲醇洗工艺彻底解偶

联ꎬ可单独运行ꎮ 其中ꎬ方案Ⅰ的设备总成本最低ꎬ
节约成本达 ４５􀆰 ７８％ꎻ方案Ⅱ换热器的换热面积增

大ꎬ温度分布更加均匀ꎬ更容易进行温度控制ꎬ不会

因为在低负荷时进入气体温度过低而出现结冰

现象ꎮ
(４)改良方案Ⅲ在原常温进料液氮洗工艺中增

设甲烷回收装置ꎬ甲烷回收率达 ９９􀆰 １６％ꎬ回收摩尔

分数达 ９７􀆰 ８９％ꎬ达到了节能减排的环保效果ꎬ并获

得了显著的经济效益ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２２０ 页)
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到的合成气热值为 ２６６ ８４４ ｋＪ / ｈꎬ占输入燃料热值

的 ８１％ꎮ 利用合成气进行发电或者售卖都可以用

于补偿高温等离子体气化熔融处理系统的运行成

本ꎬ更加符合生态的发展及资源的充分合理利用ꎮ
目前国外等离子体气化技术已经从理论基础研

究过渡到了商业化应用上ꎮ 虽然国内起步较晚ꎬ但
是我国的环保意识逐渐加强ꎬ加之政府部门对于环

保技术的扶持和投资ꎬ等离子体气化技术在我国的

发展潜力巨大ꎮ 目前ꎬ尚未发现国内外关于高温等

离子体气化及熔融处理油基钻屑技术的研究ꎬ利用

等离子体技术处理油基钻屑的优势让这个研究项目

具有极大的发展潜力ꎮ
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以上均为液氮洗工艺在实际生产中优化工艺设

计、节约设备成本、提高经济效益指明了方向、提供

了指导ꎮ
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