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摘要:某石化厂将煤制氢原料中掺混的低硫石油焦换成了高硫石油焦ꎬ希望以此进一步降低原料成本ꎬ但经过操作发现进

入低温甲醇洗装置的原料气中 Ｈ２Ｓ 大量增加ꎬ远超原装置设计值ꎬ因此需要对这部分的工艺流程进行改进ꎮ 首先采用 ＲＰＳ 软

件对与原设计相似的工艺流程进行了模拟计算ꎬ确认可用于高硫工况ꎻ接下来新增加了 １ 套未变换气洗涤系统以净化新增未变

换气ꎬ并再次对高硫工况进行了模拟计算ꎻ最后提出了 ２ 种方案ꎬ建议优选方案 ２ 进行改造ꎮ
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　 　 在煤制氢的工艺中会涉及酸性气脱除与气体分

离的过程ꎬ常见的脱除方法有 ＭＤＥＡ 法、ＮＨＤ 法和

低温甲醇洗法[１]ꎮ 而低温甲醇洗正是一种可以洗

脱原料气中的 Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ、ＣＯ２ 等酸性气的成熟技

术[２]ꎮ 该技术基于不同物质在甲醇中的溶解度不

同的原理而生成ꎬ在吸收过程中可以通过调整温度

和压力来应对不同的需求ꎬ也可以在原有基础上进

行改造ꎬ增加装置进一步优化整个流程[３－５]ꎮ 而深

度处理后的一些酸性气可以用于其他工艺生产ꎬ甲
醇也可以经过回收再利用ꎬ避免浪费[６]ꎮ

低温甲醇洗在 ２０ 世纪 ５０ 年代就由 Ｌｉｎｄｅ 和

Ｌｕｒｇｉ 共同研发ꎬ从 ６０ 年代起就已经开始得到广泛

应用[７]ꎮ 在工艺方案的改造和研发过程中ꎬ计算机

的作用越发的重要ꎬ比如有 Ｓｉｍ Ｓｃｉ－Ｅｓｓｃｏｒ 公司的

ＰＲＯ /ⅡꎬＡｓｐｅｎ Ｔｅｃｈ 公司的 Ａｓｐｅｎ ＰｌｕｓꎬＣｈｅｍｓｔａｔｉｏｎｓ
公司的 Ｃｈｅｍ ＣＡＤꎬ其中前 ２ 种最为通用[８]ꎮ 从 ２０
世纪 ８０ 年代开始ꎬ大连理工大学开发了针对低温甲

醇洗的 ＲＰＳ 系统[９－１０]ꎬ该软件对低温甲醇洗工艺流

程模拟计算的成功也标志着我国在这项技术上的成

功创新ꎮ 用户可以在装置工艺设计、运行分析和优

化改造上应用该软件进行准确的模拟计算ꎬ为装置

优化提供数据支持ꎮ
为降低原料成本ꎬ某石化厂煤制氢装置气化原

料由原来的煤掺混低硫石油焦改为掺混高硫石油

焦ꎬ经过核算后发现进低温甲醇洗的原料气 Ｈ２Ｓ 含

量(干基)由原设计最高的摩尔分数 ０􀆰 ２９％增加至

１􀆰 ４９％ꎬ远超设计值ꎬ目前使用的低温甲醇洗装置无

法满足新的净化要求ꎮ 而且原装置为适应下游产品
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要求ꎬ需要增加 １ 股非变换原料气ꎬ气量已经超出原

非变换气吸收系统设计处理能力的 ４０％ꎮ 因此ꎬ需
要针对气化装置掺烧高硫石油焦后原料气变化及增

加非变换气处理能力ꎬ对低温甲醇洗装置存在的瓶

颈问题及工艺改造方案进行研究ꎬ确保产品气合格

外送ꎬ尾气及废水达标排放ꎮ

１　 原低温甲醇洗工艺

１􀆰 １　 原料气进料条件

该工艺有未变换气和变换气 ２ 股进料ꎬ具体条

件如表 １ 所示ꎬ气体种类较多ꎬ整个工艺流程复杂ꎮ
表 １　 低温甲醇洗装置的原料气条件

　 变换原料气 未变换原料气

温度 / ℃ ４０􀆰 ００ ４０􀆰 ００

压力 / ＭＰａ ３􀆰 ５４ ３􀆰 ６５

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １８８８７􀆰 ６０ ９８６􀆰 ３０

气相摩尔分率 １􀆰 ０ １􀆰 ０

摩尔分数 / ％ 　 　

　 ＣＯ２ ４３􀆰 ８６３０ ２２􀆰 ７６２０

　 Ｈ２ ５１􀆰 ６３３０ ２７􀆰 ３９００

　 Ｎ２＋ＡＲ ０􀆰 ２５００ ０􀆰 ３５９０

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ ０􀆰 ２１２０ ０􀆰 ２６７０

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ２７５０ ０􀆰 ３１７０

　 ＣＨ４ ２􀆰 ２２４０ ０􀆰 ３０９０

　 ＣＯ １􀆰 ５７３０ ４８􀆰 ５９６０

１􀆰 ２　 工艺要求

①变换净化气指标:ＣＯ２ <２０×１０－６ꎬＨ２Ｓ<０􀆰 １×
１０－６ꎻ②未变换净化气指标:ＣＯ２ < ２０ × １０－６ꎬＨ２Ｓ <
０􀆰 １×１０－６ꎻ③ＣＯ２ 产品气指标:Ｈ２Ｓ<２０×１０

－６ꎻ④尾气

指标:Ｈ２Ｓ<２０×１０
－６ꎬＣＨ３ＯＨ<５０ ｍｇ / ｍ３ꎮ

２　 工艺模拟计算结果和讨论

２􀆰 １　 低温甲醇洗装置原设计流程的模拟计算

以大连理工大学开发的低温甲醇洗专用模拟系

统“ＲＰＳ”为计算程序ꎬ首先对原低温甲醇洗设计相

似流程在原设计工况下进行了模拟计算ꎬ在模拟计

算中根据本次研究改造要求的原料硫含量增多ꎬ
分析了低温甲醇洗的解决方案ꎬ并结合所提出的

改造方案ꎬ对原流程做了合理简化ꎬ省略了预洗等

系统ꎮ
计算所得的关键物流设计值与计算值的对比如

表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 设计工况中关键物流的设计值和计算值比较

Ｎｏ 设计参数 原设计值 模拟计算值

１ 变换气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４２４ꎬ４８７ ４２４ꎬ４８７

２ 变换气压力 / ＭＰａ ３􀆰 ４５０ ３􀆰 ４５０

３ 变换气中硫摩尔分数 / ％ 　 　

　 　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ２１０ ０􀆰 ２１０

　 　 ＣＯＳ ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００２

４ 未变换气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２２ꎬ０９３ ２２ꎬ０９３

５ 未变换气压力 / ＭＰａ ３􀆰 ７８９ ３􀆰 ７８９

６ 未变换气中硫摩尔分数 / ％ 　 　

　 　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ２５０ ０􀆰 ２５０

　 　 ＣＯＳ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５

７ 贫甲醇循环量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １６９１１􀆰 ２ １７０１１􀆰 ２

８ 半贫甲醇循环量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １２８５３􀆰 ６ １３１５３􀆰 ６

９ 贫甲醇温度 / ℃ －５６􀆰 ００ －５８􀆰 ４１

１０ 变换净化气体积分数 / １０－６ 　 　

　 　 ＣＯ２ ２０ １４

　 　 Ｈ２Ｓ <０􀆰 １ <０􀆰 １

１１ 未变换净化气体积分数 / １０－６ 　 　

　 　 ＣＯ２ １０ ３

　 　 Ｈ２Ｓ <０􀆰 １ <０􀆰 １

１２ ＣＯ２ 产品气 Ｈ２Ｓ 体积分数 / １０－６ <２０ ＣＯ２ 产品气Ⅰ<５

ＣＯ２ 产品气Ⅱ<５

１３ 酸性气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２ꎬ６０３ ２ꎬ５３８

１４ 酸性气中 Ｈ２Ｓ 摩尔分数 / ％ ３６􀆰 ６６４ ３７􀆰 ６８３

１５ 低压氮气用量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １９０４０ １９０４０

１６ 尾气指标 　 　

　 　 Ｈ２Ｓ 体积分数 / １０－６ <２０ <５

　 　 ＣＨ３ＯＨ 质量浓度 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) <５０ <５０

１７ 冷量负荷 / ｋＷ ７３１８􀆰 ００ ７４１１􀆰 １４

从表 ２ 所列的计算结果来看ꎬ程序模拟结果与

原设计基本一致ꎬ不仅在各个关键物流的流量、组成

上吻合良好ꎬ在排放气指标上也基本符合ꎬ说明了该

低温甲醇洗专用模拟系统“ＲＰＳ”用于煤制氢低温甲

醇洗装置改造方案研究的可靠性ꎬ可用于高硫工况

的进一步研究ꎮ
２􀆰 ２　 非变换气吸收系统新增部分合成气的流程模

拟计算

２􀆰 ２􀆰 １　 新增未变换气方案说明

为满足新增未变换气的净化要求ꎬ原装置需要
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新增加 １ 套未变换气洗涤系统ꎮ 对比原设计未变

换气洗涤流程ꎬ新增加部分流程略有简化ꎬ新增设

备包括未变换气冷却器Ⅰ Ｅ０１、未变换气分液罐

Ｖ０１、未变换气洗涤塔Ⅰ Ｃ０１、变换气吸收塔进料

泵Ⅰ Ｐ０１ꎮ
在流程上ꎬ洗氨后的未变换原料气经喷淋少量

甲醇后ꎬ原料气经 Ｅ０１ 与净化气和少量尾气冷却后

进未变换气分液罐 Ｖ０１ꎬ分离出水分后进 Ｃ０１ꎮ Ｃ０１
塔分为 ２ 段ꎬ下部为脱硫段ꎬ上部为脱碳段ꎮ Ｃ０１ 塔

顶引入来自原系统的贫甲醇洗涤ꎬ将原料气中的

ＣＯ２ 洗涤至小于 ２０ × １０－６ꎬ净化气从塔顶引出ꎬ经
Ｅ０１ 换热后送出界区ꎮ Ｃ０１ 塔脱碳段部分无硫甲醇

送 Ｃ０１ 塔脱硫段用于脱硫ꎬ部分用泵 Ｐ０１ 升压ꎬ送
入原装置变换气洗涤塔半贫甲醇管线ꎮ

增加未变换气洗涤系统后的流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 新增未变换气系统流程示意图

２􀆰 ２􀆰 ２　 新增未变换气的模拟计算

在该流程基础上ꎬ进行了模拟计算ꎬ关键物流计

算结果如表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 新增未变换气装置所得的关键物流计算结果

物流号 ３０１ ３０７ ３０８ ３１４ ３１６ ３３６

流股性质 未变换

原料气

净化气 贫甲醇 无硫

富甲醇

含硫

富甲醇

甲醇水

来 / 至 来自

洗氨塔

至界外 来自

原装置

至原

装置

至原

装置

至原

装置

温度 / ℃ ４５􀆰 ００ ３６􀆰 ００ －５６􀆰 ００ －４３􀆰 ４５ －２６􀆰 ４２ －２７􀆰 ６５

压力 / ＭＰａ ３􀆰 ８０ ３􀆰 ６４ ４􀆰 ２４ ４􀆰 ２５ ３􀆰 ７６ ３􀆰 ７６

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５１３􀆰 ００ ４３９􀆰 ５９ ７７８􀆰 ００ ３２２􀆰 １１ ５２８􀆰 １８ ３􀆰 ０２

气相摩尔分率 １􀆰 ０ １􀆰 ０ ０􀆰 ０ ０􀆰 ０ ０􀆰 ０ ０􀆰 ０

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　 　 　

　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００９５ ９９􀆰 ５０００ ９５􀆰 ０９７４ ８８􀆰 ５６９８ ５１􀆰 ２４８０

　 ＣＯ２ １１􀆰 ５２００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ３􀆰 ８９３１ ８􀆰 ８４５０ ４􀆰 ３４９４

　 Ｈ２ ２７􀆰 ６２００ ３２􀆰 ０７０６ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０７６５ ０􀆰 ０８７７ ０􀆰 ０００３

　 Ｎ２＋Ａｒ ３􀆰 ０６００ ３􀆰 ５１２８ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０２８９ ０􀆰 ０３２５ ０􀆰 ００００

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ １􀆰 ５６００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ １􀆰 ５１５２ ０􀆰 ００１５

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ２６００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ５０００ ０􀆰 ４７７８ ０􀆰 ４４５３ ４４􀆰 ３７１５

　 ＣＨ４ ０􀆰 ３６００ ０􀆰 ３９６０ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０１４１ ０􀆰 ０１１５ ０􀆰 ０００１

　 ＣＯ ５５􀆰 ６２００ ６４􀆰 ０１１１ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ４１４８ ０􀆰 ４９３１ ０􀆰 ０２９２

２􀆰 ２􀆰 ３　 原设计相似流程高硫工况的模拟计算

低温甲醇洗增产合成气改造方案应满足气化装

置加工石油焦硫质量分数 ６􀆰 ９％时的工况ꎬ即气化

洗涤合成气 Ｈ２Ｓ 体积分数(干基)增高至 １􀆰 ８９％ꎬ抽
出合成气 Ｈ２Ｓ 体积分数增高至 １􀆰 ４７％ꎬ并要考虑到

硫醇对低温甲醇洗系统的影响ꎮ
根据原料气情况ꎬ在原设计相似流程下进行模

拟计算ꎬ以便进行改造工况设计ꎮ 计算后关键流股

的结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 高硫工况关键流股的计算结果

物流号 １０１ １０２ １０３ １０４ １０５ １０６ １０７

流股性质 变换原料气 未变换原料气 变换净化气 未变换净化气 ＣＯ２ 产品气 尾气 酸性气

温度 / ℃ ４０􀆰 ００ ４０􀆰 ００ ３０ ３０ ３０ １８􀆰 ９５ ３８􀆰 ２５

压力 / ＭＰａ ３􀆰 ５４ ３􀆰 ６５ ３􀆰 ３１ ３􀆰 ４８ ０􀆰 １８ ０􀆰 １２ ０􀆰 ２５

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １８８８７􀆰 ６０ ９８６􀆰 ３０ １０５６７􀆰 ８２ ８４５􀆰 ０５ ４４７０􀆰 １５ ４３３９􀆰 ２９ ３２９􀆰 ２９

气相摩尔分率 １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ０ １􀆰 ０

摩尔分数 / ％ 　 　 　 　 　 　 　

　 ＣＨ３ＯＨ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００１３ ０􀆰 ００１２ ０􀆰 ０２７５ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 １１２５

　 ＣＯ２ ４２􀆰 ３５２５ １１􀆰 ５２００ ０􀆰 ００２０ ０􀆰 ０００１ ９８􀆰 ８７０６ ８４􀆰 ００６５ １５􀆰 ５３４７

　 Ｈ２ ５３􀆰 ４６２７ ２７􀆰 ６２００ ９５􀆰 ３８２０ ３２􀆰 ０６６７ ０􀆰 ４４５７ ０􀆰 ０００６ ０􀆰 ００００

　 Ｎ２＋Ａｒ ０􀆰 ７４５９ ２􀆰 ８８００ １􀆰 ３１０５ ３􀆰 ３００９ ０􀆰 ３５６８ １４􀆰 ０９５７ ０􀆰 １７１６

　 Ｈ２Ｓ＋ＣＯＳ １􀆰 ３８５１ １􀆰 ５６００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ００００ ８４􀆰 １８１２

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 １７７１ ０􀆰 ２０００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００ １􀆰 ８９０５ ０􀆰 ００００

　 ＣＨ４ ０􀆰 ８５８１ ０􀆰 ３６００ １􀆰 ４３１４ ０􀆰 ３９３１ ０􀆰 ２４０８ ０􀆰 ００６３ ０􀆰 ００００

　 ＣＯ １􀆰 ０１８６ ５５􀆰 ８６００ １􀆰 ８７２９ ６４􀆰 ２３７９ ０􀆰 ０５８５ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ００００
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　 　 高硫工况的模拟计算主要用于研究硫对低温甲

醇洗装置的影响ꎬ从计算结果来看ꎬ因原料气中硫含

量的增加ꎬ低温甲醇洗装置原料气洗涤系统基本可

以满足ꎬＨ２Ｓ 浓缩塔 Ｃ０３ 中段尾气脱硫部分塔板数

比较紧张ꎬ无硫甲醇量相对充足ꎬ计算尾气指标合格ꎬ
但需要考虑增加尾气 Ｈ２Ｓ 浓缩塔板数的方案ꎮ

此外ꎬ高硫工况与原设计值相比主要有以下几

个大的方面变化ꎮ
(１)酸性产品气的流量为 ３２９􀆰 ２９ ｋｍｏｌ / ｈꎬ硫体

积分数为 ８４􀆰 １８％ꎬ而设计工况计算值为 １１３􀆰 ３
ｋｍｏｌ / ｈ 和 ３７􀆰 ６８３％ꎬ均增加较多ꎮ 对 Ｅ１３、Ｅ１４ 和

Ｖ０２ 的负荷影响较大ꎬ原设计能力难以承受ꎬ需要进

行核算改造ꎮ
(２)热再生塔冷凝器和再沸器热负荷分别为

６ ０９７􀆰 ２、１４ １１８􀆰 １ ｋＷꎬ而设计工况计算值分别为

５ ９３７􀆰 ０、９ ３７９􀆰 ８ ｋＷꎬ热负荷增加了 ５０􀆰 ５％ꎮ 再沸

器负荷增加较多ꎬ需要核算再沸器面积ꎮ
(３)热再生塔塔内气相负荷:气相负荷原设计

计算值上塔为 ７０５􀆰 １８１ ｋｍｏｌ / ｈꎬ下塔为 ９９９􀆰 ２８４
ｋｍｏｌ / ｈꎬ 高 硫 工 况 计 算 值 分 别 为 １ ０２７􀆰 ８５９、
１ ４６７􀆰 ４７６ ｋｍｏｌ / ｈꎬ分别增加了 ４５􀆰 ７６％、４６􀆰 ８５％ꎬ热再

生塔塔板气相负荷超出原内件负荷上限ꎬ需要核算ꎮ
(４)冰机负荷计算情况:原设计冷量计算值为

７ ４４１􀆰 ４ ｋＷꎬ高硫工况冷量计算值为 ９ ４６９􀆰 ２ ｋＷꎬ
增加 ２ ０２８ ｋＷꎮ

(５)净化气指标合格、尾气指标合格ꎮ
总之ꎬ对于高硫工况ꎬ从模拟计算的结果来看原

设计相似流程主要瓶颈在于热再生系统ꎮ 原设计相

似流程大量酸性气经热再生塔顶闪蒸罐闪蒸出去ꎬ
再经冷却器冷却后回到再吸收系统ꎬ造成了 Ｈ２Ｓ 浓

缩塔脱硫负荷升高ꎻ同时ꎬ原料气中硫的大幅度增

加ꎬ再加上循环的酸性气进一步造成了热再生塔负

荷增加ꎬ超出了设计能力ꎮ 因此ꎬ热再生系统不能满

足高硫条件下的运行ꎬ是本次改造方案研究中需要

重点关注的位置ꎮ
２􀆰 ３　 低温甲醇洗改造方案的提出和计算

２􀆰 ３􀆰 １　 低温甲醇洗改造方案的提出及说明

因原料气中硫含量显著提高ꎬ造成系统在原流

程下运行困难ꎮ 为使装置具备气化掺烧高硫焦项目

的实施条件ꎬ通过对流程进行分析计算ꎬ提出建议低

温甲醇洗装置改造方案如下ꎮ
(１)关闭预洗甲醇ꎬ将预洗段出来的甲醇水换

热后通入甲醇水分离塔ꎮ
(２)增加热再生塔塔顶闪蒸气冷凝回收系统ꎬ

如图 ２ 所示ꎮ 原装置热再生塔顶闪蒸气经水冷器冷

却后送本系统ꎬ经 Ｅ０３ 换热冷却、Ｅ０２ 深冷器冷却

后ꎬ进酸性气分离罐 Ｖ０２ꎬ分出的富 Ｈ２Ｓ 甲醇返回原

装置ꎬ分出的酸性 Ｈ２Ｓ 气经 Ｅ０３ 换热回送硫回收装

置ꎮ 本方案使大量的酸性气经冷却分离甲醇并换热

后送出系统ꎬ不再在 Ｈ２Ｓ 浓缩塔和热再生塔之间循

环吸收和闪蒸ꎬ既降低了 Ｈ２Ｓ 浓缩塔的吸收负荷ꎬ
又降低了热再生塔的再生负荷ꎬ提高了系统对硫的

处理能力ꎮ

图 ２　 新增闪蒸气冷凝回收系统流程示意图

(３)因酸性气量增大ꎬ根据改造工况的计算结

果核算热再生系统设备及相关管道能力ꎬ如果能力

不足则需要更换ꎮ
(４)增加 ２ 台深冷器ꎬ放在进中压闪蒸前含硫

富甲醇管线和贫甲醇管线上ꎬ合理分配系统冷负荷ꎬ
降低系统温度ꎮ

(５)贫 /富甲醇换热增加 １ 台绕管换热器ꎬ改善

贫 /富甲醇换热效果ꎬ降低系统温度ꎬ减少系统冷

负荷ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 改造方案计算结果

模拟计算结果对比分析如下ꎮ
酸性气体总量为 ５２２􀆰 ５６ ｋｍｏｌ / ｈꎬ硫体积分数为

５２􀆰 ９８％ꎮ 由新增加的闪蒸冷凝分离的量为 ２７３􀆰 ４３
ｋｍｏｌ / ｈꎮ

热再生冷凝器和再沸器热负荷分别为 ５ ６２４􀆰 ２、
１２ ８６５􀆰 １ ｋＷꎬ负荷增加了 ３７􀆰 ２％ꎮ

热再生塔塔内气相负荷:改造工况上下塔分别为

８７０􀆰 ７６５、１ ３３３􀆰 ３８４ ｋｍｏｌ / ｈꎬ分别增加了 ２３􀆰 ４８％、
３３􀆰 ４３％ꎬ对比原设计的高硫工况计算值已经降了

下来ꎮ
冷量负荷计算情况:改造方案的冷量计算值为

７ ５９６􀆰 ９９ ｋＷꎬ比原设计工况计算值增加 １５５􀆰 ５９ ｋＷꎬ
冰机无需要核算或改造即可满足高硫工况的操作

运行ꎮ
此外ꎬ对热再生系统的所有设备按改造工况的

计算结果进行核算ꎬ核算结果表明原设备的规格基

􀅰４３２􀅰
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本可满足生产要求ꎮ

３　 结论

为满足某石化厂煤制氢装置的气化原料从煤掺

混低硫石油焦改为掺混高硫石油焦以进一步降低原

料及氢气成本的目的ꎬ本文中采用低温甲醇洗专有

模拟软件“ＲＰＳ”对原厂的相似设计工况进行了模拟

计算ꎬ结果吻合良好ꎬ证明了其继续用于高硫工况和

改造工况计算的可行和可靠性ꎮ 再采用高硫原料气

作为进料对原设计相似流程进行模拟计算ꎬ帮助分

析出了该流程目前存在瓶颈ꎬ并提出了解瓶颈改造

方案ꎮ
同时配合新增未变换气系统改造方案ꎬ完成了

整个系统的优化升级ꎮ 这一改造方案的优点是在满

足高硫原料气和新增未变换气处理要求的同时ꎬ系
统冷量增加较少ꎬ可不对冰机进行扩容ꎮ

总之ꎬ通过本次改造的方案设计、模拟计算和结

果分析ꎬ确认了该石化煤制氢低温甲醇洗装置经过

改造方案的设计ꎬ新增部分设备并对少量设备、管
道、阀门核算优化后ꎬ可以满足煤制氢净化装置适应

气化掺烧高硫焦暨增产合成气改造项目的要求ꎮ
这一研究工作针对特殊原料气的低温甲醇洗工艺

流程ꎬ不仅为解决具有类似原料气的气体净化工

艺的改造提供了理论指导ꎬ也具有良好的工业应

用前景ꎮ
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表 ５　 ２ 种方案一次性投资对比

设备编号 设备名称 方案一 方案二 / 万元

１ 冷低压分离器 基准 ＋３９
２(２ 台) 分馏升压泵 基准 －７０

３ 炉前换热器 基准 ＋７５
４ 闪蒸罐 基准 ＋６５

５(２ 台) 分馏塔进料泵 基准 ＋５０
６ 分馏加热炉 基准 －２１０
７ 分馏塔 基准 ０
８ 柴油侧线塔 基准 ０
９ 柴油产品泵 基准 ０
１０ 蜡油产品泵 基准 ０
１１ 分馏塔顶空冷 基准 ＋２０
１２ 分馏塔顶水冷器 基准 ＋２􀆰 ５
１３ 分馏塔顶回流罐 基准 ０
１４ 石脑油回流泵 基准 ０
１５ 富气压缩机入口缓冲罐 基准 ０
１６ 富气压缩机 基准 －３３６

合计 　 基准 －３６４

方案二流程较方案一流程虽然增加了闪蒸罐ꎬ
但方案二的富气压缩机和加热炉设备采购成本降

低ꎬ方案二流程较方案一流程的主要单体设备一次

性投资降低 ３６４ 万元ꎮ

４　 结论

综上ꎬ得出以下结论ꎮ
(１)通过调整冷低分操作压力ꎬ使冷低分气去

向由富气压缩机入口改为富气压缩机出口ꎬ这样充

分利用上游冷高分油的压力能ꎬ降低了富气压缩机

的负荷ꎬ节省了富气压缩机的投资费用ꎬ减少了能耗

及操作费用ꎮ
(２)通过设置分馏炉前闪蒸罐ꎬ轻组分不经加

热炉直接进入分馏塔ꎬ避免了轻组分的过度过热ꎬ降
低了加热炉的进料量ꎬ降低了加热炉的负荷ꎬ进而降

低了加热炉的投资、能耗和操作费用ꎮ
综合对比能耗、投资及操作费用ꎬ适当提高冷低

压分离器的压力并设置分馏炉前闪蒸罐的流程更具

优势ꎮ 本文中为新建装置的工艺流程选择和旧装置

分馏炉瓶颈消除改造提供了设计思路ꎮ
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