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摘要:为解决低温甲醇洗工艺运行中存在二氧化碳排放气中硫化物、甲烷、一氧化碳等含量较高及甲醇循环量与设计不匹

配、有效气体损失较大等问题ꎬ对原工艺流程进行改造ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件基于 ＰＳＲＫ 物性方法对工艺的实际工况进行了模

拟ꎬ新增无硫甲醇闪蒸罐、闪蒸汽压缩机、闪蒸汽进出口换热器和贫甲醇 / 半贫液换热器ꎬ通过灵敏度分析确定了改造工艺的最

优参数ꎬ成功使得各产品流股均符合工艺要求ꎮ
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　 　 低温甲醇洗是一种成熟有效的物理吸收脱除酸

性气体的方法[１－２]ꎮ ２０ 世纪 ５０ 年代开始ꎬ低温甲醇

洗工艺技术由德国公司林德(Ｌｉｎｄｅ)与鲁奇(Ｌｕｒｇｉ)
共同研发ꎬ适用于除去原料气中的高浓度酸性物

质[３－５]ꎮ 该工艺使用冷冻甲醇作为溶剂ꎬ深度去除

处理气体中的硫化物和二氧化碳ꎬ而从富甲醇中解

吸出的酸性气体也可用于其他工艺生产[６－７]ꎮ ２０ 世

纪 ８０ 年代开始ꎬ大连理工大学对低温甲醇洗工艺的

研究取得了突破性进展ꎬ研发了低温甲醇洗工艺模

拟软件———ＲＰＳ[８－９]系统ꎬ如今已设计 １８０ 余个工艺

包ꎬ获得多项专利技术ꎬ为实现低温甲醇洗工艺技术

的国产化ꎬ摆脱我国行业企业对国外工艺包技术的

依赖ꎬ推进我国煤化工产业自主创新及民族工业的

发展做出了突出贡献ꎮ
某工厂采用鲁奇公司研发的低温甲醇洗工艺ꎬ

目前低温甲醇洗装置运行中存在二氧化碳排放气中

硫化物、甲烷、一氧化碳、非甲烷总烃含量较高ꎬ且甲

醇循环量与设计不匹配、有效气体损失较大等问题ꎮ
因此需要对原流程进行设计改进ꎬ升级改造ꎮ 该改

造方案通过增加较少的设备ꎬ满足了工艺条件的相

关要求ꎬ且并未改动原有装置ꎬ使得改造项目所需资

金较少、时间较短、易于实现ꎮ 为工厂的实际生产要

求提供了指导意见ꎮ

１　 某厂低温甲醇洗工艺

１􀆰 １　 原料气进料条件

该厂的原料气由褐煤经过变换反应后得来ꎬ具
体组成如表 １ 所示ꎮ 可以看出变换得来的粗煤气组

成相对复杂ꎬ除 ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 以外ꎬＣＨ４ 的含量相对

较多ꎬ还包含一些烃类和烯类化合物ꎬ导致整体工艺

􀅰１２２􀅰
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流程相对复杂ꎮ
表 １　 原料气进料条件

物流参数 原料气 物流参数 原料气

摩尔分数 / ％ 　 流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １４１５４􀆰 ５

　 Ｏ２ ０􀆰 ０４９５ 温度 / ℃ ４０􀆰 ００

　 Ｎ２ ０􀆰 ５１３６ 压力 / ＭＰａ ３􀆰 ６５

　 Ｈ２ ３９􀆰 ８３５２ 　 　

　 ＣＯ １２􀆰 ７２６３ 　 　

　 ＣＯ２ ３２􀆰 ９０１５ 　 　

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ５１２０ 　 　

　 ＣＨ４ １２􀆰 ７２７２ 　 　

　 Ｃ２Ｈ６ ０􀆰 ５１４１ 　 　

　 Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ０５０４ 　 　

　 Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 ０９６１ 　 　

　 Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ０５４１ 　 　

　 Ｃ４Ｈ８ ０􀆰 ０１００ 　 　

　 Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 ０１００ 　 　

１􀆰 ２　 产品工艺要求

该厂低温甲醇洗工艺产品规格和技术要求

如下ꎮ
①净化气:ＣＯ２ 摩尔分数≤２％ꎬ总硫摩尔分数

<１×１０－７ꎻ②脱硫气:总硫摩尔分数<１×１０－６ꎻ③ＣＯ２

排放 气: ＣＯ２ 摩 尔 分 数 ≥ ９８％ꎬ ＣＨ４ 摩 尔 分 数

<０􀆰 ５％ꎬＣＯ 摩尔分数<０􀆰 １％ꎬ总硫摩尔分数<１×１０－４ꎮ

２　 原低温甲醇洗工艺的模拟计算

选择 ＰＳＲＫ 物性方法进行模拟计算ꎬＰＳＲＫ 使

用 Ｒｅｄｉｃｈ－Ｋｗｏｎｇ－Ｓｏａｖｅ 状态方程(ＥＯＳ)计算纯化

合物的性质ꎬ对于含有较轻气体的极性或非极性化

合物有着出色的模拟计算和较广的温度压力模拟范

围ꎬ适合低温甲醇洗流程模拟ꎮ 如果模拟结果与该

厂实际结果相差无几ꎬ说明选择 ＰＳＲＫ 方法合适ꎮ
标准的 Ｒｅｄｉｃｈ－Ｋｗｏｎｇ－Ｓｏａｖｅ 状态方程是[１０－１２]:

ｐ ＝ ＲＴ / Ｖｍ － ａ[Ｖｍ(Ｖｍ ＋ ｂ)]

式中ꎬｐ 为压强ꎬｋＰａꎻＴ 为温度ꎬＫꎻＶ 为体积ꎬｍ３ꎻａ 为

能量参数ꎻｂ 为体积参数ꎻＲ 为摩尔气体常量ꎮ
在低温甲醇洗工艺流程中ꎬ吸收系统是整个

工艺的核心ꎬ后续系统为吸收系统所服务ꎬ因此吸

收系统的模拟对该厂全流程计算至关重要[５ꎬ１３] ꎮ
本文中选择单元操作中 ＲａｄＦｒａｃ 严格计算模块来

实现对吸收系统的模拟计算ꎮ 具体模拟流程如

图 １ 所示ꎮ

图 １　 吸收塔的模拟流程

由图 １ 可见ꎬ吸收部分共分为 ４ 段ꎬ预洗段

Ｔ０１Ａ、脱硫段 Ｔ０１Ｂ、 粗脱碳段 Ｔ０２Ａ、 精脱碳段

Ｔ０２Ｂꎮ 通过对各塔的灵敏度分析取得主要的操作

参数ꎬ具体数据如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 吸收塔各塔段操作参数

塔段

名称
塔板数

进料位置 出料位置

流股号
进料

塔板
流股号

出料

塔板

塔顶

压力 /
ＭＰａ

塔压降 /
ＭＰａ

Ｔ０１Ａ ３ ００１ ３ ００２ １ ３􀆰 ５４ ０􀆰 ０１

　 　 ００７ １ ００６ ３ 　 　

Ｔ０１Ｂ ２４ ００２ ２４ ００３ １ ３􀆰 ５０ ０􀆰 ０４

　 　 ０１１ １ ００７ ２４ 　 　

Ｔ０２Ａ ３ ００３ ３ ００４ １ ３􀆰 ４９ ０􀆰 ０１

　 　 ０１７ １ ００８ ３ 　 　

Ｔ０２Ｂ １７ ００４ １７ ００５ １ ３􀆰 ４６ ０􀆰 ０３

　 　 ０１８ １ ０１６ １７ 　 　

　 　 ０１９ １２ 　 　 　 　

通过上述参数进行模拟计算ꎬ得出净化气的模

拟值与实际生产数据非常接近ꎮ 净化气流股满足产

品要求ꎻ温度、压力、流量也符合实际操作数值ꎮ 可

以得出ꎬ由 ＰＳＲＫ 物性方法模拟的吸收塔流程十分

可靠ꎮ 随后对全流程进行了模拟计算ꎬ模拟流程如

图 ２ 所示ꎮ
由于该厂低温甲醇洗流程的主要问题集中在

ＣＯ２ 排放气、贫甲醇液、半贫液中ꎬ故将这几股物流

的模拟值与实际值做以比较ꎬ结果如表 ３ 所示ꎮ 净

化气流股中 ＣＯ２ 摩尔分数为 ０􀆰 ２３％ꎬＨ２Ｓ 摩尔分数

为 １􀆰 ０７×１０－１８ꎬ温度、压力、流量均与实际值相差甚

微ꎻＣＯ２排放气中ＣＯ２、ＣＨ４、ＣＯ、Ｈ２Ｓ与含量不符合

􀅰２２２􀅰
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Ｔ０１—硫化氢吸收塔ꎻＴ０２—二氧化碳吸收塔ꎻＴ０３—二氧化碳闪蒸塔ꎻＴ０４—硫化氢浓缩塔ꎻＴ０５—热再生塔ꎻ
Ｔ０６—尾气洗涤塔ꎻＴ０７—预洗闪蒸塔ꎻＴ０８—共沸塔ꎻＴ０９—甲醇水塔

图 ２　 原低温甲醇洗工艺流程

表 ３　 原低温甲醇洗工艺流程中重点流股的实际值与模拟值对比

物流参数
净化气 ＣＯ２ 排放气 贫甲醇液 半贫液

实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　 　 　 　 　
　 ＣＯ １９􀆰 ３９６５ １９􀆰 ３６３４ ０􀆰 ２８４３ ０􀆰 ２７１９ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＯ２ ０􀆰 ２３０５ ０􀆰 ２２９６ ９３􀆰 ３５８６ ９２􀆰 ６９５４ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ６􀆰 ００００ ６􀆰 ００００
　 Ｈ２ ６１􀆰 ４５０８ ６１􀆰 ４２２７ ０􀆰 ２５２７ ０􀆰 ２４８２ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ００００ １􀆰 ０７３２×１０－１８ ０􀆰 ０１１０ ０􀆰 ０１０７ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 ００９５ ０􀆰 ００９０ ２􀆰 ６０７９ ２􀆰 ６０５８ ９９􀆰 ８０００ ９９􀆰 ８００１ ９３􀆰 ８０００ ９３􀆰 ８０００
　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ００００ ３􀆰 ９５７７×１０－６ ０􀆰 ０８００ ０􀆰 ０７３５ ０􀆰 ２０００ ０􀆰 １９９９ ０􀆰 ２０００ ０􀆰 ２０００
　 ＣＨ４ １７􀆰 ９８００ １７􀆰 ９６００ ２􀆰 ４６３５ ２􀆰 ４５７０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 其他 ０􀆰 ９３２７ １􀆰 ０１５３ ０􀆰 ９５１４ １􀆰 ６２６５ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

总流量 / (ｋｏｍｌ􀅰ｈ－１) ９０４０􀆰 ０ ９０３９􀆰 ８ ５８４８􀆰 ６ ５８４９􀆰 ２ １０５１０􀆰 ３ １０５０９􀆰 １ １０７３１􀆰 ５ １０７３０􀆰 ３

压力 / ＭＰａ ３􀆰 ４５ ３􀆰 ４６ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ４０ ３􀆰 ４２ ３􀆰 ４２ ３􀆰 ４２ ３􀆰 ４２

温度℃ －４１􀆰 ００ －４０􀆰 ６８ －５􀆰 ００ －５􀆰 ３２ －４２􀆰 ００ －４２􀆰 ００ －５４􀆰 ００ －５４􀆰 ００

要求ꎬ这是由于现存工艺流程存在问题导致的ꎻ贫甲

醇液与半贫液的摩尔组成均与实际值相差无几ꎬ且
重要的温度、压力、流量均在较小的误差范围内ꎮ 因

此可以得出ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟该厂的低温

甲醇洗流程是真实可靠的ꎬ后续可以在此流程基础

上对该厂存在的相关问题进行升级改造ꎮ

３　 原低温甲醇洗工艺升级改造

３􀆰 １　 现存问题

３􀆰 １􀆰 １　 Ｔ０２ 塔净化能力问题

目前低温甲醇洗 Ｔ０２ 塔塔顶贫甲醇吸收液平均

温度在－４２℃ꎬ而中部富 ＣＯ２ 甲醇吸收液平均温度

􀅰３２２􀅰
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在－５４℃ꎬＴ０２ 塔温度梯度处于中低、顶部高的趋势ꎬ
不利于 Ｈ２Ｓ 的吸收ꎬ会造成甲醇循环量与设计不匹

配、有效气体损失较大等问题ꎮ
３􀆰 １􀆰 ２　 排放气甲烷含量过高

低温甲醇洗装置在满负荷运行期间ꎬ二氧化碳

排放气中有效气组分甲烷含量平均大于 ２％ꎮ 按照

２ 个单元设计气量 ２２􀆰 ８ 万 ｍ３ / ｈ 计算ꎬ排入大气的

ＣＨ４ 流量高达 ４ ５６０ ｍ３ / ｈꎬ有效气体严重浪费ꎮ
３􀆰 ２　 改造方案分析

根据数据分析ꎬ排放气中携带的 ＣＨ４ 主要是在

Ｔ０１、Ｔ０２ 塔甲醇吸收粗煤气中的 ＣＨ４ 后ꎬ在 Ｔ０３Ⅰ、
Ｔ０４Ⅰ未全部闪蒸出来ꎬ无法通过循环压缩机回收

至系统ꎬ只能通过排放至大气ꎮ 且 Ｔ０３Ⅱ中携带的

ＣＨ４ 含量最高ꎬ因此需要对 Ｔ０３Ⅰ至 Ｔ０３Ⅱ流程进行

增加闪蒸改造ꎬ通过压缩机回收闪蒸气以有效降低

整体排放气中的 ＣＨ４ 含量ꎮ 而 Ｔ０２ 塔的净化问题ꎬ
是由于贫液与半贫液温度不符导致ꎬ需要增加换热

器使之交换冷量ꎬ提高甲醇溶液的吸收能力ꎮ 具体

改造区域流程如图 ３ 所示ꎮ
由图 ３ 可以看出ꎬ改造流程中新增加贫液 / 半贫

图 ３　 改造区域流程

液换热器ꎬ通过冷量交换ꎬ使得出换热器的贫液在进

入 Ｔ０２ 塔顶前进一步降低ꎬ保证塔顶洗涤液温度最

低ꎬ洗涤效果最好ꎮ 新增加富 ＣＨ４ 气回收系统ꎬ将
无硫富甲醇‹０２２›引入新增的闪蒸罐 Ｂ１２ꎬ新闪蒸气

‹０２３›进入新增压缩机 Ｖ０２ 压缩回收以有效降低整

体排放气中 ＣＨ４ 的含量ꎬ且使整个低温甲醇洗流程

具备了更优秀的处理能力ꎮ
３􀆰 ３　 改造方案的模拟优化

３􀆰 ３􀆰 １　 Ｔ０３ 塔 Ｎ２ 量的确定

汽提氮气的量对 ＣＯ２ 的解吸有着重要的影响ꎬ
根据亨利定律可知ꎬ采用氮气汽提ꎬ可以降低甲醇溶

液中 ＣＯ２ 的分压ꎬ使得 ＣＯ２ 更彻底地解吸出来ꎬ相
当于负压操作ꎮ 选用适当的氮气用量ꎬ不仅能够提

升解吸能力ꎬ还能满足工艺要求ꎮ 本文中以氮气汽

提量作为操纵变量ꎬ以流股‹０２９›中 ＣＯ２ 的摩尔分

数作为目标变量ꎬ进行灵敏度分析ꎬ如图 ４ 所示ꎮ

图 ４　 汽提氮气与 ＣＨ４ 摩尔分数的关系

从图 ４ 中可以看出ꎬ随着氮气量的增加ꎬＣＯ２ 的

摩尔分数逐渐减少ꎬ且减少速率逐渐变小ꎬ当汽提氮

气量设为 ２２０ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ流股‹０２９›中 ＣＯ２ 的摩尔

分数为 ３􀆰 ７８×１０－３ꎬ此时模拟结果中其他流股也符

􀅰４２２􀅰
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合要求ꎬ综合考虑选择 ２２０ ｋｍｏｌ / ｈ 为汽提氮气摩尔

流量ꎮ
３􀆰 ３􀆰 ２　 闪蒸罐压力

闪蒸罐 Ｂ１２ 的压力影响压缩机功率与排放气

中 ＣＨ４ 的含量ꎬ压力越高压缩机所需功率越低ꎬ但
排放气中 ＣＨ４ 含量会升高ꎮ 因此需要找到一个适

当的压力值ꎬ来平衡功率和效率的关系ꎮ 本文中以

闪蒸罐 Ｂ１２ 压力为操纵变量ꎬ以压缩机 Ｖ０２ 的功率

及 Ｔ０３Ⅱ塔顶流股‹０２５›中 ＣＨ４ 的摩尔分数为目标

变量ꎬ进行灵敏度分析ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

１—压缩机功率ꎻ２—ＣＨ４ 摩尔分数

图 ５　 闪蒸罐压力与压缩机功率和

ＣＨ４ 摩尔分数的关系

从图 ５ 中可以看出ꎬ随着压力的增加ꎬ压缩机功

率逐渐减少ꎬＣＨ４ 的摩尔分数逐渐增加ꎬ保证压缩机

最低功率的同时满足排放气要求ꎬ综合考虑选择

０􀆰 ３０ ＭＰａ 为此压缩机的操作压力ꎮ
３􀆰 ４　 改造后流程模拟结果

表 ４ 提供了改造后该厂流程中主要流股的模拟

相关数据ꎬ其中ꎬ贫甲醇液温度降低至－５０℃ꎬ使得

各解吸塔的尾气温度降低ꎬ平衡的硫化物浓度降低ꎬ
净化气中 ＣＯ２ 与 Ｈ２Ｓ 的含量进一步降低ꎬ主要存在

问题的 ＣＯ２ 排放气中ꎬ各组分含量均达到工艺要求

标准ꎬ加强工艺净化能力ꎮ
表 ４　 改造后流程主要流股组分的模拟结果

物流参数 净化气 ＣＯ２ 排放气 贫甲醇液 半贫液

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　
　 ＣＯ １９􀆰 ４００７ ０􀆰 ０９１３ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＯ２ ０􀆰 ０２７４ ９８􀆰 １６５４ ０􀆰 ００００ ６􀆰 ００００
　 Ｈ２ ６１􀆰 ５４２８ ０􀆰 ０７２３ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 Ｈ２Ｓ ６􀆰 ８７６４×１０－２０ ０􀆰 ０００７ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 ００４０ ０􀆰 １２０５ ９９􀆰 ８００１ ９３􀆰 ８０００
　 Ｈ２Ｏ １􀆰 ６２３７×１０－６ ０􀆰 ００２１ ０􀆰 １９９９ ０􀆰 ２０００
　 ＣＨ４ １７􀆰 ９９２９ ０􀆰 ４８６９ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００
　 其他 １􀆰 ０３２２ １􀆰 ０６０８ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

总流量 / (ｋｏｍｌ􀅰ｈ－１) ９０２２􀆰 ０ ５８５７􀆰 ４ １０５１１􀆰 ７ １０７２９􀆰 ５
压力 / ＭＰａ ３􀆰 ４６ ０􀆰 ４０ ３􀆰 ４２ ３􀆰 ４２
温度℃ －４９􀆰 ８６ －５􀆰 ２８ －５０􀆰 ７６ －４６􀆰 ００

４　 结论

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ通过吸收塔的

模拟对比ꎬ选定 ＰＳＲＫ 物性方法ꎮ 通过对某厂低温

甲醇洗的全流程模拟ꎬ列举了净化气、ＣＯ２ 排放气等

改造相关重点流股的物流数据ꎬ并与工厂实际操作

数据进行分析对比ꎬ发现各项数据匹配良好ꎬ说明此

模拟的真实可靠ꎬ也进一步说明该厂存在的相关问

题ꎬ后续在此流程的模拟基础上进行升级改造ꎮ
针对该厂低温甲醇洗工艺现存的 ２ 点问题ꎬ深

入分析探究、提出相关改造方案ꎬ该方案增设的设备

较少ꎬ投资较少ꎬ保留原有设备且对相关管线没有做

出较大改动ꎬ改造方案简单易行ꎬ保证了原流程的完

整性ꎮ 成功解决该厂问题ꎬ提高工艺的处理能力ꎬ匹
配符合工艺条件的甲醇用量ꎬ降低了系统的整体

功耗ꎮ
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