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摘要:针对某厂的 ２ 种不同衍生气原料气ꎬ设计出 ３ 套低温甲醇洗工艺流程ꎬ流程 １ 为 ８ 塔低温甲醇洗方案ꎬ最后得到净化

产品气中酸性组分 Ｈ２Ｓ 摩尔分数降到了 ０􀆰 １×１０－６以下ꎬ满足净化要求ꎻ流程 ２ 针对荒煤气衍生气中含有额外的 Ｃ２ ~ Ｃ６ 杂质尤

其是苯杂质的特点而设计ꎬ为 １２ 塔低温甲醇洗方案ꎬ也可满足该厂的净化度要求ꎻ为进一步节能降耗ꎬ针对流程 ２ 又进行了换

热网络分析ꎬ最终设计了流程 ３ꎬ将整个系统的冷公用工程降低了 ６１􀆰 ７０％ꎬ热公用工程降低了 ６１􀆰 １４％ꎬ固定投资降低了

３７􀆰 ８９％ꎬ节省了投资ꎮ
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　 　 荒煤气是指烟煤等在炼焦炉中经过高温干馏后

产生的高热值气体ꎬ由于含有大量杂质ꎬ如氨、ＣＯ２、
硫化物、氰化物等ꎬ无法直接使用且分离困难ꎮ 但是

荒煤气中含有大量的 Ｈ２、ＣＯ、ＣＨ４ꎬ净化后这些组分

可以用来开发荒煤气制天然气工艺、荒煤气制乙醇

和荒煤气制乙二醇等工艺ꎻ同时荒煤气的热值很高ꎬ
高达 １３ ７９４ ~ ２２ ５７２ ｋＪ / ｍ３ꎬ具有很高的利用价

值[１]ꎮ 由于净化成本较高ꎬ工业上多用作燃料用于

发电或供热ꎬ不仅会造成能源浪费ꎬ也会对环境造成

污染ꎬ如何利用荒煤气一直是行业难题ꎮ 仇振东

等[２]探讨了由于荒煤气中含有水蒸汽、氨、硫化物

等杂质ꎬ荒煤气净化工艺中管道等设备寿命会缩短ꎻ
崔振[３]指出荒煤气经过冷却、吸收解吸、转化、蒸馏

等单元操作后制取净煤气的流程与直接将荒煤气排

空或燃烧相比ꎬ投资成本更低ꎬ污染物排放更少并且

设备寿命更长ꎮ 荒煤气在经过转化反应、变换反应、
酸性气体脱除反应后得到净煤气ꎬ可以用来制取甲

醇、乙二醇等高附加值产品ꎮ
荒煤气经过转化反应后转化成未变换气ꎬ其中

甲烷大量转化成 ＣＯ２ 和 ＣＯꎬ硫化物转化成 Ｈ２Ｓꎬ烃
类组分 ＣｎＨｍ 转化成 ＣＯ 和 Ｈ２ꎻ未变换气经过变换

反应生成变换气ꎬ其中 ＣＯ２ 和 Ｈ２ 变换成 Ｈ２Ｏ 和 ＣＯ
混合物ꎬ羰基硫 ＣＯＳ 经过变换反应后变换成 Ｈ２Ｓ、
ＣＨ４ 和 Ｈ２Ｏ 组成的混合物ꎮ 综上ꎬ荒煤气在经过转

化、变换反应后得到的衍生气中含有 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 等酸

性组分ꎬ需要进行酸性气体脱除ꎬ以得到较为纯净的
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以 ＣＯ、Ｈ２ 为主的净煤气ꎮ
工业上对于酸性气体脱除的工艺可以概括为 ３

种[４－８]:化学吸收法、物理吸收法以及物理化学吸收

法ꎬ其中物理吸收法中比较有代表性的低温甲醇洗

工艺最早由德国 Ｌｉｎｄｅ 和 Ｌｕｒｇｉ 公司联合研发[９]ꎬ除
了可以脱除 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等酸性气体外ꎬ还可以脱

除氰化物、氨、硫化物等微量杂质[１０－１２]ꎬ流程选择性

高、净化效果好ꎬ目前占世界合成气净化领域比例达

７５％ꎮ 传统低温甲醇洗主要分为一步法和二步

法[１３]ꎬ２ 种工艺的原理相同ꎬ其中一步法工艺由于

采用绕管换热器ꎬ相较于二步法能耗较低ꎬ流程较简

单ꎬ国内采用一步法低温甲醇洗工艺较多ꎮ
目前国内针对以荒煤气衍生气(以下称衍生

气)为进料的低温甲醇洗工艺报道仍较少ꎮ 某厂有

２ 股组成不同的衍生气作为原料气ꎬ均需要进行相

关低温甲醇洗工艺开发以脱除其中酸性气组分ꎮ ２
种衍生气的进料压力均较低ꎬ均小于 ３ ＭＰａꎬ属于低

温甲醇洗工艺中的低压进料流程ꎬ设备投资和吸收

剂用量都会增加[１４－１８]ꎮ 此外ꎬ２ 种衍生气均有变换

气和未变换气 ２ 股进料ꎮ 从组成上来讲ꎬ衍生气中

的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数仅为 ０􀆰 ０２％ꎬ未变换气原料气中

ＣＯ２ 摩尔分数仅为 ８􀆰 ５７％ꎬ较常规低温甲醇洗原料

气组成更低ꎬ因此净化工艺流程要求溶剂循环量更

低ꎻ且对 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 选择性和脱除率更高ꎬ但同时

由于变换气原料气中和未变换气原料气中的有用组

分均比常规低温甲醇洗系统的进料气低ꎬ低于

６０％ꎬ因此回收有用气的难度更大ꎮ 本文中针对这

２ 种特点不同的荒煤气衍生气作为进料气进行了相

应酸性气体脱除工艺的开发ꎮ

１　 工艺条件分析

１􀆰 １　 原料气进料条件

该厂有 ２ 种不同的衍生气作为低温甲醇洗工艺

流程的进料ꎬ衍生气Ⅰ的进料组成如表 １ꎮ
表 １　 衍生气Ⅰ进料组成

物料参数 变换气 未变换气

摩尔组成 　 　

　 ＣＯ ０􀆰 ０１４９ ０􀆰 ２６９０

　 Ｈ２ ０􀆰 ３５５４ ０􀆰 １９４０

　 ＣＯ２ ０􀆰 ２６８６ ０􀆰 ０８５７

　 ＣＨ４ ０􀆰 ００１６ ０􀆰 ００２０

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００３９ ０􀆰 ００３９

　 Ｎ２ ０􀆰 ３５５２ ０􀆰 ４４５０

　 Ａｒ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２

温度 / ℃ ４０􀆰 ０ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ３５ ２􀆰 ４５

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８９９６􀆰 ９２ ８７０２􀆰 ３７

衍生气Ⅱ组成如表 ２ 所示ꎬ与衍生气Ⅰ相比温

度、压力、流量以及 ＣＯ、Ｈ２、ＣＯ２、ＣＨ４、Ｈ２Ｓ、Ｈ２Ｏ 和

Ａｒ 组分的摩尔组成均相同ꎬ但是含有其他杂质ꎬ包
括总摩尔分数为 ０􀆰 ０８％ 的低碳类 Ｃ２ ~ Ｃ４ 和 Ｃ６

组分ꎮ
表 ２　 衍生气Ⅱ进料组成

物料参数 变换气 未变换气

摩尔组成 　 　

　 Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ０００８ ０􀆰 ０００８

　 Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 ００３０ ０􀆰 ００３０

　 Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ０００３

　 Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 ０００８ ０􀆰 ０００８

　 Ｃ４Ｈ８ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ０００１

　 Ｃ６Ｈ６ ０􀆰 ００３０ ０􀆰 ００３０

　 ＣＯ ０􀆰 ０１４９ ０􀆰 ２６９０

　 Ｈ２ ０􀆰 ３５５４ ０􀆰 １９４０

　 ＣＯ２ ０􀆰 ２６８６ ０􀆰 ０８５７

　 ＣＨ４ ０􀆰 ００１６ ０􀆰 ００２０

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００３９ ０􀆰 ００３９

　 Ｎ２ ０􀆰 ３４７２ ０􀆰 ４３７０

　 Ａｒ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２

温度 / ℃ ４０􀆰 ０ ４０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ３５ ２􀆰 ４５

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８９９６􀆰 ９２ ８７０２􀆰 ３７

１􀆰 ２　 产品规格和排放物规格

为脱除酸性气体ꎬ工厂提出指标要求为:①净化

气中 ＣＯ２ 摩尔分数≤０􀆰 ４％ꎬＨ２Ｓ ＋ ＣＯＳ 摩尔分数

<０􀆰 １× １０－６ꎻ ② Ｈ２ ＋ ＣＯ 回收率 > ９９％ꎻ ③ 尾气中

Ｈ２Ｓ≤２０ ｍｇ / ｍ３ꎬＣＨ３ＯＨ≤５０ ｍｇ / ｍ３ꎻ④排放废水甲

醇质量分数≤０􀆰 １％

２　 工艺流程模拟

首先针对第一种衍生气作为原料气进行了工艺

模拟ꎬ由表 １ 可知ꎬ它分为变换气和未变换气 ２ 股ꎬ
常规低温甲醇洗处理的进料气中含有大量的 ＣＯ２ꎬ
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其中来自油气化的气体中 ＣＯ２ 摩尔分数为 ３４％ꎬ来
自煤气化的气体中 ＣＯ２ 摩尔分数超过 ４０％ꎬ本流程

进料远低于该含量ꎻ同时ꎬ常规低温甲醇洗进料中

有用组分 Ｈ２ 和 ＣＯ 的摩尔分数在 ６０％左右ꎬ而变

换气原料气中和未变换气原料气中的有用组分分

别只有 ３７􀆰 ０３％和 ４６􀆰 ３０％ꎬ因此低温甲醇洗流程

设计难度较大ꎮ
２􀆰 １　 低温甲醇流程 １ 设计

针对表 １ 中的荒煤气衍生气进料条件ꎬ设计低

温甲醇洗流程 １ꎬ如图 １ 所示ꎬ主要包括酸性气体

吸收、Ｈ２Ｓ 产品的浓缩、甲醇的热再生以及尾气的

洗涤ꎮ

Ｔ０１—变换气洗涤塔ꎻＴ０２—未变换气洗涤塔ꎻＴ０３—ＣＯ２ 解吸塔ꎻＴ０４—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻＴ０５—热再生塔ꎻ

Ｔ０６—甲醇水分离塔ꎻＴ０７—尾气洗涤塔ꎻＴ０８—氮气汽提塔ꎻＶ０１—贫甲醇罐ꎻＶ０２—变换气分离罐ꎻ
Ｖ０３—未变换气分离罐ꎻＶ０４—无硫中压闪蒸罐ꎻＶ０５—含硫中压闪蒸罐ꎻＶ０６—Ｈ２Ｓ 气体分离罐

图 １　 低温甲醇洗流程 １ 简图

２􀆰 １􀆰 １　 工艺流程

变换气在 Ｖ０２ 罐分离水分后ꎬ从‹０１›流股进入

Ｔ０１ 塔底脱硫段进行洗涤ꎮ 变换气洗涤塔 Ｔ０１ 共分

４ 段ꎬ最下 １ 段为脱硫段ꎬ上 ３ 段为脱碳段ꎮ 吸收塔

利用塔顶‹１０８›贫甲醇流股进行洗涤ꎬ脱碳段塔顶

为满足净化要求的‹０２›净化气 １ꎬ送出界区ꎻ脱硫段

和脱碳段下侧两段采出进入下一级的中压闪蒸装置

Ｖ０４、Ｖ０５ꎬ蒸出溶解的 Ｈ２、ＣＯꎬ回收有用气ꎮ
未变换气在 Ｖ０３ 罐中分离水分后ꎬ由流股‹０３›

进入 Ｔ０２ 下段脱硫段ꎬ段顶不含硫组分继续进入上

段脱碳段ꎬ段底含硫甲醇去往 Ｔ０１ 脱硫段ꎻ脱碳段

采用贫甲醇进行洗涤ꎬ段顶的‹０４›净化气 ２ 流股

满足净化要求送出界区ꎬ段底富甲醇去往 Ｔ０１ 脱

碳段上段ꎮ
Ｈ２Ｓ 浓缩塔 Ｔ０４ 分上下 ２ 段ꎬ塔底采用 Ｎ２ 进行

汽提ꎬ将溶解在富硫甲醇中的 ＣＯ２ 蒸出ꎬＴ０４ 塔顶气

体去往尾气洗涤塔 Ｔ０７ 洗涤后ꎬ获得达到排放要求

的尾气ꎬ从系统中排出ꎮ 浓缩塔下段进入氮气汽提

塔 Ｔ０８ 对吸收剂中的 ＣＯ２ 进一步脱除ꎮ
Ｔ０８ 塔顶的汽提尾气回入 Ｔ０４ 下段ꎮ Ｔ０８ 塔底

富液甲醇经过加压、升温后进入 Ｔ０５ 进行热再生过

程ꎬ其中将残留的酸性组分进行解吸ꎬ于 Ｔ０５ 塔底得

到的贫甲醇在 Ｖ０１ 罐补充甲醇ꎬ作为 Ｔ０１、Ｔ０２ 塔顶

洗涤甲醇进料ꎬ完成循环过程ꎮ 较高浓度的 Ｈ２Ｓ 气

体在 Ｔ０５ 塔顶富集ꎬ经过冷却后经过 Ｖ０６ 罐进行气

液分离后ꎬ含硫甲醇返回 Ｔ０４ 塔ꎬＨ２Ｓ 气体部分随着
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‹０５›流股采出ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 物性方法

物性方法选择对于模拟计算的准确性至关重

要ꎬ低温甲醇洗流程含有 ＣＯ、Ｈ２、ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、Ｈ２Ｏ、Ｎ２

等组分ꎬ属于极性非电解质化学体系ꎬ且操作压力大

于 １ ＭＰａꎻ由于缺少部分二元交互参数ꎬ可供选择的

方法有 ＳＲ－ＰＯＬＡＲ 或者 ＰＳＲＫꎮ ＰＳＲＫ 是基于 ＳＲＫ
模型ꎬ利用 Ｈｕｒｏｎ －Ｖｉｄａｌ 混合规则修正后ꎬ结合了

Ｇｉｂｂｓ 自由能混合规则、 ＵＮＩＦＡＣ 活度系数模型、
ＳＲＫ 状态方程后得出的物性方法[１７]ꎮ 很多研究人

员发现ꎬＰＳＲＫ 物性方法对低温甲醇洗工艺计算与

实际工程数据契合度很高[１２ꎬ１９－２０]ꎬ因此本流程选用

ＰＳＲＫ 方法进行低温甲醇洗模拟计算ꎮ
２􀆰 １􀆰 ３　 具体操作参数

变换气吸收塔 Ｔ０１ 和未变换气吸收塔 Ｔ０２ 是流

程的关键部分ꎬ经过两塔后ꎬ酸性组分将被脱除ꎮ 考

虑到未变换气脱硫段和脱碳段段底采出将会在后续

分别送入变换气脱硫段和脱碳段ꎬ继续利用ꎬ因此需

要首先进行计算ꎮ
(１)未变换气吸收塔 Ｔ０２ 设计

Ｔ０２ 是未变换气吸收塔ꎬ塔板数多少影响到设

备投资和吸收效果ꎬ虽然增加塔板数会提高分离效

果ꎬ降低净化气中酸性组分的含量ꎬ但会增加设备投

资ꎮ 因此ꎬ平衡分离效果和投资成本两者的关系显

得尤为重要ꎮ 图 ２ 中未变换气洗涤塔分为 ２ 段ꎬ从
上而下ꎬ以此为脱硫段 Ｔ０２Ｂ、Ｔ０２Ａꎮ

图 ２　 吸收塔 Ｔ０２ 模拟流程

灵敏度分析是一种分析操作参数改变和设计变

量变化对其他变量进行影响的方法ꎬ既可以验证自

选的变化范围是否正确ꎬ也可以针对结果给出更好

的流程优化方案ꎮ 方法上主要可以分为局部灵敏度

分析方法和全局灵敏度方法ꎬ本文中采用的方法可

以用式(１)表示:
｜ ｙ(ｘ) － ｙα ｜ ＝ ε (１)

式中ꎬｘ 为所求变量ꎻｙ(ｘ)为因变量ꎻｙα 为设定参数ꎮ
图 ３ 考察了 Ｔ０２Ａ 塔板数对于‹２０４›流股中的

Ｈ２Ｓ 摩尔分数的影响ꎬ从图中可以看到ꎬ随着塔板数
的增加ꎬ‹２０４›流股中的 Ｈ２Ｓ 摩尔分数不断降低ꎮ
当 Ｔ０２Ａ 塔板数增大到 ７ 块时ꎬＨ２Ｓ 摩尔分数减缓速

度趋于平缓ꎬ随着塔板数的继续增大ꎬ设备投资会不

断增加ꎬ因此应该在满足技术条件基础上ꎬ尽量减少

塔板数ꎮ 综合考虑ꎬ选择 Ｔ０２Ａ 塔板数为 ７ 块ꎮ 同
理ꎬ考察了脱碳段 Ｔ０２Ｂ 塔板数与‹０４›中 ＣＯ２ 摩尔

分数之间的关系ꎬ选择脱碳段塔板数为 ５ 块ꎮ

(ａ)脱硫段 Ｔ０２Ａ 塔板数与‹２０４›中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数关系

(ｂ)脱碳段 Ｔ０２Ｂ 塔板数与‹０４›中 ＣＯ２ 摩尔分数关系

图 ３　 未变换气吸收塔各塔段灵敏度分析

通过以上灵敏度分析ꎬ结合实际生产ꎬ设计的

Ｔ０２ 参数如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 未变换气吸收塔 Ｔ０２ 设定参数

参数 Ｔ０２Ａ Ｔ０２Ｂ

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ３７ ２􀆰 ３４

塔压降 / ＭＰａ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１

理论板数 ７ ５

(２)变换气吸收塔 Ｔ０１ 设计

变换气吸收塔 Ｔ０１ 分 ４ 段ꎬ从上而下ꎬＴ０１Ｄ、
Ｔ０１Ｃ、Ｔ０１Ｂ 为脱碳段ꎬＴ０１Ａ 为脱碳段ꎬ段间设有冷

却器对回流部分进行冷却ꎬ以保证甲醇的吸收能力ꎮ
Ｔ０１ 设计流程见图 ４ꎮ

图 ４　 吸收塔 Ｔ０１ 模拟流程
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图 ５ 中ꎬ考察了变换气吸收塔 Ｔ０１Ｂ、 Ｔ０１Ｃ、
Ｔ０１Ｄ 段塔板数分别与各塔段段顶流股中 ＣＯ２ 摩尔

分数关系ꎮ 通过计算ꎬ３ 个脱碳段自上而下分别选

择 ６ 块、７ 块和 ７ 块理论板ꎬ最终‹０２›流股中的 ＣＯ２

摩尔分数为 ０􀆰 ３８％ꎬ为最低值ꎮ 图 ５ 还考察了 Ｔ０１Ａ
塔板数与‹４０１›流股中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数关系ꎮ 计算得

到的各设定参数见表 ４ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

(ｄ)

图 ５　 变换气吸收塔 Ｔ０１ 各塔段灵敏度分析

表 ４　 变换气吸收塔 Ｔ０１ 设定参数

参数 Ｔ０１Ａ Ｔ０１Ｂ Ｔ０１Ｃ Ｔ０１Ｄ

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ２６ ２􀆰 ２４ ２􀆰 ２３ ２􀆰 ２０

塔压降 / ＭＰａ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０４

理论板数 ４ ７ ７ ６

２􀆰 １􀆰 ４　 流程模拟结果

通过对低温甲醇洗工艺流程 １ 进行设计计算ꎬ
低温甲醇洗流程 １ 关键物流数据见表 ５ꎮ 净化气 １
和净化气 ２ 中的 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ 含量达标ꎮ 通过计算可

知ꎬ净化气中 Ｈ２ 含量为 ４ ８５２􀆰 ２９ ｋｍｏｌꎬ原料气氢含

量为 ４ ８８５􀆰 ７７ ｋｍｏｌꎬ回收率达到 ９９􀆰 ９％ꎬＣＯ 进料总

量为 ２ ４７４􀆰 ９９ ｋｍｏｌꎬ回收 ２ ４７２􀆰 ０２ ｋｍｏｌꎬ回收率为

９９􀆰 ３％ꎬ达到了 ＣＯ＋Ｈ２ 回收率 ９９％的要求ꎮ 尾气中

甲醇摩尔分数为 ２６×１０－６ꎬ换算成质量密度为 ４３􀆰 ７
ｍｇ / ｍ３ꎬ符合甲醇排放标准ꎻＨ２Ｓ 摩尔分数为 １１ ×
１０－６ꎬ换算成质量密度为 １８􀆰 ９ ｍｇ / ｍ３ꎬ满足 Ｈ２Ｓ 排

放标准ꎮ 废水中甲醇摩尔分数 ０􀆰 ０４％ꎬ换算成质量

分数为 ０􀆰 ０６％ꎬ满足排放要求ꎮ
表 ５　 全流程主要流股的计算数据

物料参数
净化气 １
‹０２›

净化气 ２
‹０４›

硫回收

‹０５›
尾气

‹０６›
废水

‹０７›

摩尔分数 　 　 　 　 　
　 ＣＯ ０􀆰 ０２７２ ０􀆰 ２９３０ ６８×１０－６ ０􀆰 ０００９ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２ ０􀆰 ４８１７ ０􀆰 ２１３３ １２×１０－６ ０􀆰 ００８５ ０􀆰 ００００
　 ＣＯ２ ０􀆰 ００３８ ０􀆰 ００３９ ０􀆰 ９２５４ ０􀆰 ６８１１ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ４ ０􀆰 ００２１ ０􀆰 ００２０ ８９０×１０－９ ０􀆰 ０００４ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ １６×１０－９ ６１×１０－９ ０􀆰 ０２０５ １１×１０－６ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００００ ８２×１０－９ ８×１０－９ ０􀆰 ０２９６ ０􀆰 ９９９６
　 Ｎ２ ０􀆰 ４８４８ ０􀆰 ４８７６ ０􀆰 ０５２７ ０􀆰 ２７９４ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ４Ｏ ３７×１０－６ ４４×１０－６ ０􀆰 ００１４ ２６×１０－６ ０􀆰 ０００４
　 ＡＲ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ０００２ ５２×１０－９ ２５×１０－６ ０􀆰 ００００
摩尔流率 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)
６６０８􀆰 １ ７８２４􀆰 １ １２１􀆰 ４ ２８􀆰 ０ ７７０􀆰 ３

压力 / ＭＰａ ２􀆰 １９ ２􀆰 ３１ ０􀆰 ２３ ０􀆰 １３ ０􀆰 ３２
温度 / ℃ ３１􀆰 ０ ３１􀆰 ０ ３３􀆰 ５ ３１０５􀆰 １ ４９􀆰 ８

２􀆰 ２　 低温甲醇流程 ２ 设计

分析衍生气Ⅱ进料条件ꎬ通过计算ꎬ设计的低温

甲醇洗流程 ２ 简图如图 ６ 所示ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 工艺流程

根据该厂的荒煤气衍生气Ⅱ含低碳类 Ｃ２ ~ Ｃ４、
苯杂质的特点和工厂实际需求设计低温甲醇洗流程

２ꎬ相比低温甲醇洗流程 １ꎬ有如下区别ꎮ
(１)新增预洗塔ꎬ从脱硫段引入少量脱硫段分

流甲醇ꎬ将苯组分在引入脱硫段之前脱除ꎮ
(２)萃取精馏塔前设置 Ｎ２ 汽提塔 Ｔ１２ꎬ以闪蒸

出溶解在吸收剂中的 ＣＯ２ꎬ避免影响甲醇吸收能力ꎮ
(３)采用氯苯进行萃取精馏ꎬ萃取塔 Ｔ０９ 塔底

‹３０５›流股中主要含有氯苯和苯ꎻ塔顶‹３０４›流股中

主要含有甲醇和水ꎮ 共沸塔 Ｔ１１ 塔顶‹３０７›流股为

粗苯ꎬ塔底为基本纯净的氯苯ꎬ返回 Ｔ０９ꎬ完成萃取

剂回收ꎮ
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Ｔ０１—变换气洗涤塔ꎻＴ０２—未变换气洗涤塔ꎻＴ０３—ＣＯ２ 解析塔ꎻＴ０４—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻＴ０５—热再生塔ꎻ

Ｔ０６—甲醇水分离塔ꎻＴ０７—尾气洗涤塔ꎻＴ０８—氮气气提塔ꎻＴ０９—萃取精馏塔ꎻＴ１０—甲醇洗涤塔ꎻ
Ｔ１１—共沸精馏塔ꎻＴ１２—酸气预洗塔ꎻＶ０１—贫甲醇罐ꎻＶ０２—变换气分离罐ꎻＶ０３—未变换气分离罐ꎻ

Ｖ０４—无硫中压闪蒸罐ꎻＶ０５—含硫中压闪蒸罐ꎻＶ０６—Ｈ２Ｓ 气体分离罐ꎻＤ０１—氯苯脱除装置

图 ６　 低温甲醇洗流程 ２ 简图

２􀆰 ２􀆰 ２　 物性方法选择

低温甲醇洗流程 ２ 中ꎬＴ０１ 塔－Ｔ０８ 塔仍然采用

ＰＳＲＫ 进行计算ꎮ 图 ６ 中的萃取塔 Ｔ０９ 和共沸塔

Ｔ１１ 中涉及到苯－甲醇－水三元共沸体系ꎬ许宪硕

等[２１]、Ｋｅｒｅｓｔｅｃｉｏｇｌｕ 等[２２]发现该三元共沸体系采用

ＵＮＩＦＡＣ 模型进行计算ꎬ计算值与实验值很接近ꎮ
ＵＮＩＦＡＣ 模型是将基团贡献法应用于 ＵＮＩＱＵＡＣ 活

度系数方程建立起来的针对气液平衡体系的计算方

法ꎬ是目前应用最广泛的活度系数模型ꎮ 本流程的

Ｔ０９ 塔和 Ｔ１１ 塔采用 ＵＮＩＦＡＣ 模型进行计算ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 工艺参数

通过计算后ꎬ设计的萃取塔 Ｔ０９ 和共沸塔 Ｔ１１
两塔的设定参数见表 ６ꎮ

表 ６　 共沸萃取塔各塔设定参数

参数 Ｔ０９ Ｔ１１
塔顶压力 / ｋＰａ １０１􀆰 ３ １０１􀆰 ３
理论板数 ２２ ２０
进料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５４０􀆰 ４９ １４２０􀆰 ４９

进料位置 １６ ６
回流比 ４􀆰 ０ １􀆰 ５
萃取剂流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １３００􀆰 ００(氯苯) —
萃取剂进料位置 ４ —
塔顶采出流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ４００􀆰 ００ １４０􀆰 ００

２􀆰 ２􀆰 ４　 流程 ２ 计算结果

设计计算后的低温甲醇洗流程 ２ 的关键物流数

据如表 ７ꎮ
表 ７　 全流程主要流股的计算数据

物料参数
净化气 １
‹０２›

净化气 ２
‹０４›

硫回收

‹０５›
尾气

‹０６›
废水

‹０７›

摩尔分数 　 　 　 　 　
　 Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ０００２ ４９３×１０－６ ０􀆰 ００１６ ０􀆰 ００００
　 Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 ００１２ ０􀆰 ０００７ １７×１０－６ ０􀆰 ００６３ ０􀆰 ００００
　 Ｃ３Ｈ６ ３８８×１０－９ ２４２×１０－９ ０􀆰 ０１８８ ８１ｐｐｍ ０􀆰 ００００
　 Ｃ３Ｈ８ ３×１０－６ ２×１０－６ ０􀆰 ０３７４ ０􀆰 ０００６ ０􀆰 ００００
　 Ｃ４Ｈ８ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００９８ ３４７×１０－９ ０􀆰 ００００
　 Ｃ６Ｈ６ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
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续表

物料参数
净化气 １
‹０２›

净化气 ２
‹０４›

硫回收

‹０５›
尾气

‹０６›
废水

‹０７›

　 ＣＯ ０􀆰 ０２７１ ０􀆰 ２９５６ １０×１０－６ ０􀆰 ０００９ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２ ０􀆰 ４８６５ ０􀆰 ２１５２ １４２×１０－９ ０􀆰 ００８２ ０􀆰 ００００
　 ＣＯ２ ０􀆰 ００４０ ０􀆰 ００２９ ０􀆰 ８７３３ ０􀆰 ６５７０ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ４ ０􀆰 ００２１ ０􀆰 ００２０ １４×１０－９ ０􀆰 ０００４ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ １５×１０－９ ３􀆰 ３６１６×１０－９ ０􀆰 ０１９１ １０×１０－６ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００００ ８􀆰 ２１３１×１０－９ ２９×１０－９ ０􀆰 ０３２７ ０􀆰 ９９９９
　 Ｎ２ ０􀆰 ４７８５ ０􀆰 ４８３２ ０􀆰 ０４０１ ０􀆰 ２９２２ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ３ＯＨ ３８×１０－６ ４３×１０－６ ０􀆰 ００１３ １１×１０－６ ０􀆰 ０００１

　 ＡＲ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ００００ ２５×１０－６ ０􀆰 ００００
　 Ｃ６Ｈ５Ｃｌ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

摩尔流率 /

　 (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

６５４３􀆰 ５ ７７５４􀆰 ５ １３９􀆰 ５ ３１７４􀆰 ９ １２２６􀆰 ９

压力 / ＭＰａ ２􀆰 １９ ２􀆰 ３１ ０􀆰 ２３ ０􀆰 １３ ０􀆰 ３２

温度 / ℃ ３１􀆰 ０ ３１􀆰 ０ ３３􀆰 ５ ２９􀆰 ７ ４９􀆰 ８

　 　 由表 ７ 中数据可知ꎬ净化气中 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 含量达

标ꎮ 经过换算后ꎬ净化气中 Ｈ２ 和 ＣＯ 回收率分别为

９９􀆰 ９％和 ９９􀆰 ８％ꎬ达到回收要求ꎻ尾气中 Ｈ２Ｓ 含量为

１８ ｍｇ / ｍ３ꎬ甲醇含量为 １９ ｍｇ / ｍ３ꎬ废水中甲醇质量

分数为 ０􀆰 ０１％ꎬ达到排放标准ꎮ Ｃ２Ｈ４、Ｃ２Ｈ６ 杂质主

要从净化气和尾气中排出ꎬＣ３Ｈ６、Ｃ３Ｈ８ 主要从硫回

收和尾气中排出ꎬＣ４Ｈ８ 主要从硫回收中排出ꎬＣ２ ~
Ｃ４ 低碳类组分均未在低温甲醇洗系统内富集ꎮ 净

化气、硫回收、尾气、废水流股苯摩尔分数均小于

１×１０－９ꎮ
２􀆰 ３　 换热网络设计

进行了初步流程设计之后ꎬ流程 １、流程 ２ 虽然

达到工艺生产要求ꎬ但仍然具有节能降耗潜能ꎬ本文

中应用夹点分析法ꎬ对流程 ２ 的换热网络进行优

化[１６－１７]ꎬ结合实际生产工艺条件ꎬ设计低温甲醇洗

流程 ３ꎬ如图 ７ꎮ

Ｔ０１—变换气洗涤塔ꎻＴ０２—未变换气洗涤塔ꎻＴ０３—ＣＯ２ 解析塔ꎻＴ０４—Ｈ２Ｓ 浓缩塔ꎻＴ０５—热再生塔ꎻＴ０６—甲醇水分离塔ꎻ

Ｔ０７—尾气洗涤塔ꎻＴ０８—氮气气提塔ꎻＴ０９—萃取精馏塔ꎻＴ１０—甲醇洗涤塔ꎻＴ１１—共沸精馏塔ꎻＴ１２—酸气预洗塔ꎻ
Ｖ０１—贫甲醇罐ꎻＶ０２—变换气分离罐ꎻＶ０３—未变换气分离罐ꎻＶ０４—无硫中压闪蒸罐ꎻＶ０５—含硫中压闪蒸罐ꎻ

Ｖ０６—Ｈ２Ｓ 气体分离罐ꎻＤ０１—氯苯脱除装置

图 ７　 低温甲醇洗流程 ３ 简图

　 　 夹点分析法最早由 Ｌｉｎｎｈｏｆｆ 和 Ｆｌｏｗｅｒ 于 １９７９
年提出ꎬ是当今解决换热网络问题的代表方法之一ꎬ
主要步骤可以表述为:提取流程冷热流股数据ꎬ利用

总传热面积、总费用确定最小传热温差 ΔＴｍｉｎꎬ确定

系统夹点并且按照夹点上下的匹配原则匹配冷热流

股和冷热公用工程ꎮ 夹点法的主要原则可以用式

􀅰３４２􀅰
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(２)、(３)表示:
ＣＰＨＯＴ ≤ ＣＰＣＯＬＤ(夹点以上) (２)
ＣＰＨＯＴ ≥ ＣＰＣＯＬＤ(夹点以下) (３)

　 　 利用夹点法ꎬ优化后的流程 ３ 与流程 ２ 冷热公

用工程和固定投资费用关系见表 ８ꎮ
表 ８　 流程 ３ 与流程 ２ 参数对比

名称 流程 ２ 流程 ３
流程 ３ 相比

流程 ２ 减少 / ％

冷公用工程 / ｋＷ １６０２００ ６０９４４ ６１􀆰 ７０

热公用工程 / ｋＷ １５６１００ ６０６６７ ６１􀆰 １４

固定投资 / 美元 ２􀆰 １２×１０７ １􀆰 ３２×１０７ ３７􀆰 ８９

由表 ８ 可知ꎬ相比于流程 ２ꎬ流程 ３ 具有更少的

冷热公用工程消耗和固定投资ꎬ因此流程 ３ 为更优

方案ꎮ

３　 结论

(１)针对衍生气Ⅰ为进料设计了流程 １ꎬ解决了

荒煤气衍生气这种特殊进料气的低温甲醇洗设计难

题ꎬ针对未变换气原料气和变换气原料气分别设计

了吸收塔ꎬ达到了该厂的产品指标ꎬ并达到了尾气和

废水排放标准ꎮ
(２)在衍生气Ⅱ为进料条件ꎬ根据其含有苯等

杂质的特点ꎬ设计流程 ２ꎬ增加预洗塔和共沸萃取流

程ꎬ对苯杂质脱除效果良好ꎬ同时低碳类组分也没有

在低温甲醇洗流程中富集ꎬ该设计对该类荒煤气进

料的特殊低温甲醇洗工艺开发具有指导意义ꎮ
(３)优化了流程 ２ 的冷热公用工程用量和固定

投资ꎬ设计了流程 ３ꎮ 相比流程 ２ꎬ节省设备总投资

３７􀆰 ８９％ꎬ提高了经济性ꎮ
总之ꎬ为了合理高效益地利用荒煤气ꎬ本文中以

２ 种不同的荒煤气衍生气为进料设计了 ３ 套低温甲

醇洗流程ꎬ为荒煤气衍生气净化提供解决方案ꎮ
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