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摘要:介绍了变换冷凝液汽提装置在保证气化和变换运行稳定性中的作用ꎬ并结合项目实践分析了汽提装置运行中的痛难

点ꎮ 针对某大型 ＩＧＣＣ 煤气化项目的优化ꎬ提出了一体式闭式汽提流程有助于解决变换汽提装置运行的问题ꎬ实现气化和变换

水系统氨氮含量的有效控制ꎬ同时起到良好的节能降耗效果并降低业主运行维护的成本ꎮ
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　 　 我国能源资源结构总体上呈现“富煤、贫油、少
气”的特点ꎬ资源禀赋决定了煤化工产业的必要性ꎬ而
煤炭资源的高效利用尤其是新型煤化工的发展是重

大能源课题[１－２]ꎮ 在“双碳”大背景下ꎬＩＧＣＣ(ｉｎｔｅｇｒａｔｅｄ
ｇａｓｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｃｏｍｂｉｎｅｄ ｃｙｃｌｅ)技术的开发有望实现煤

炭资源的资源化利用ꎬ与传统煤电技术相比ꎬ具有发

电效率高、污染物排放低和二氧化碳捕集成本低的

优势[３]ꎮ 其中ꎬ煤气化和净化装置是 ＩＧＣＣ 技术的

核心ꎬ通过煤在高压氮气(或二氧化碳)的带动下进

入气化炉ꎬ与空分系统送出的纯氧在气化炉内发生

气化反应ꎬ生成的合成气(有效气为 ＣＯ 和 Ｈ２)经变

换及热回收再经低温甲醇洗脱碳和 ＰＳＡ 提氢后送

到燃气轮机做功发电ꎬ燃气轮机的高温排气进入余

热锅炉加热给水ꎬ产生过热蒸汽驱动汽轮机发电ꎮ 因

此ꎬ气化和净化作为上游装置ꎬ运行稳定性对整体能

耗控制和成本管控尤为重要ꎮ 然而ꎬ大量煤化工项目

表明原煤中的氮元素经气化反应后生成的氨如果不

及时外排ꎬ会在水系统中富集造成水系统 ｐＨ 和氨氮

含量升高ꎬ最终导致设备管道的腐蚀和堵塞影响装置

稳定性ꎮ 水系统中的氨主要通过渣水闪蒸系统酸性

气外排、部分废水外排到污水处理以及变换汽提装置

除去[４－５]ꎮ 其中ꎬ汽提除氨是气化和变换水系统中氨

去除最主要的方式ꎬ汽提装置的运行稳定性、出口冷

凝液的氨氮指标和汽提装置能耗是重要的考核指标ꎮ
本文中针对某 ＩＧＣＣ 煤气化项目的优化ꎬ分析

了氨在气化和变换水系统中的循环富集过程ꎬ结合

大量汽提装置的运行经验ꎬ分析了不同汽提流程的

痛难点ꎬ针对性地提出一体式闭式汽提流程ꎬ并给出

优化措施和建议ꎬ可供同类装置借鉴ꎮ

１　 汽提系统分析

相较于气化装置和变换主装置而言ꎬ变换尾端

的汽提装置规模虽小ꎬ但是重要性不容忽视ꎮ 汽提

的目的就是利用低压蒸汽除去变换冷凝液中的氨ꎬ
氨含量达标的冷凝液送回气化装置ꎬ气化和变换系

统中大部分富集在变换冷凝液中的氨经蒸汽汽提后

随酸性气送往下游硫回收装置烧氨处理掉ꎮ 本文中

结合某大型 ＩＧＣＣ 煤气化项目流程ꎬ介绍了氨在水

系统中的循环过程ꎬ分析了汽提装置的痛难点问题

并对该项目汽提方案提出了优化ꎮ
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１􀆰 １　 氨的脱除与富集

以某 ＩＧＣＣ 煤气化项目配套流程为例ꎬ简述氨

在气化和变换水系统中的循环(如图 １)ꎬ分析其生

成、循环、脱除和富集等过程ꎮ

图 １　 某煤化工项目气化与变换装置水系统氨循环示意图

　 　 气化和变换系统中氨的生成原因是原煤中含有

大量含氮官能团 (如吡咯氮、季胺氮和氮氧化物

等)ꎬ煤炭热解过程中ꎬ随着热解温度的不同ꎬ各氮

官能团发生重组排列ꎬ相互之间转化ꎮ 研究表明ꎬ当
热解温度升高后ꎬ在还原性气氛下ꎬ季胺氮会在热解

过程中生成 ＮＨ３ꎬ一部分含氮官能团会热解为

ＨＣＮꎮ 系统中氨来自于原煤中的含氮官能团ꎬ随着

粗煤气经过气化洗涤塔洗除掉灰分和部分氨后进入

到变换装置[６－７]ꎮ 首先ꎬ由于气化负荷波动和操作

不稳定等问题ꎬ会造成变换进口的分液罐中分离出

部分高温冷凝液ꎬ随后氨随着冷凝液(约 １００×１０－６)
被送回气化而继续在水系统中循环ꎮ 其次ꎬ大部分

的氨将随着粗煤气在变换系统内流通ꎬ最终通过变

换尾端的洗氨塔经冷锅炉水洗氨后富集在低温冷凝

液中(约 ２ ０００×１０－６)ꎬ进而通过汽提装置除去并送

往下游硫回收装置烧氨处理掉ꎮ
如图 １ 所示ꎬ气化和变换系统中的氨脱除的路

径主要有:①渣水闪蒸系统酸性气外排ꎻ②废水外排

至污水处理ꎻ③变换汽提装置除去ꎮ 变换汽提除氨

是水系统中氨去除最主要的方式ꎬ一旦汽提装置运

行效果较差ꎬ会直接造成变换返回气化的低温冷凝

液中的氨含量超标(正常约 ２００×１０－６)ꎬ导致大量的

氨在水系统中不断富集ꎮ 气化和变换水系统中的设

备一旦长期在高氨含量水环境中运行ꎬ复杂的

ＮＨ３－ＣＯ２ －ＨＣｌ－Ｈ２Ｓ－Ｈ２Ｏ 环境会引起设备和管道

腐蚀堵塞的风险大大增加ꎬ不利于气化和变换系统

的稳定运行ꎬ存在较大的安全隐患[８]ꎮ
１􀆰 ２　 汽提典型痛难点

汽提的痛难点在于汽提装置运行效果不佳ꎬ水
系统中氨含量增高ꎬ在水系统中形成复杂的 ＮＨ３ －
ＣＯ２－ＨＣｌ－Ｈ２Ｓ－Ｈ２Ｏ 环境ꎬ诱发多种潜在的风险ꎬ长

时间势必引起设备和管道的腐蚀与堵塞ꎬ进而影响

到正常的生产ꎬ甚至停车ꎮ 其中ꎬ汽提装置的痛难点

风险的主要诱因包括[８－１０]:①氨基甲酸铵会在一定

温度和压力下由 ＮＨ３ 和 ＣＯ２ 反应生成ꎬ作为一种强

腐蚀 性 介 质ꎬ 水 环 境 中 解 离 出 的 氨 基 甲 酸 根

(ＮＨ２ＣＯＯ
－)呈还原性ꎬ能阻止金属表面形成具有保

护性的氧化膜ꎬ从而引起活化腐蚀ꎬ温度压力越高腐

蚀越强ꎻ ② 水环境 中 的 ＮＨ３ 和 ＨＣｌ 反 应 生 成

ＮＨ４Ｃｌꎬ在未结晶形成铵盐垢物的情况下ꎬ不会对奥

氏体不锈钢产生强烈的腐蚀ꎬ一旦局部出现 ＮＨ４Ｃｌ
结晶沉积并吸潮ꎬ就会引起垢下局部形成强氯离子

腐蚀导致严重的垢下腐蚀ꎻ③碱式酸性水(ＮＨ４ＨＳ)
是环境中的 ＮＨ３ 和 Ｈ２Ｓ 反应生成的铵盐ꎬ主要的诱

因是由于铵盐结晶引起的冲刷腐蚀ꎻ④在复杂的水

环境中ꎬ随着 Ｈ２Ｓ 的浓度升高ꎬＳ３２１６８ 的腐蚀加速ꎬ
钝化区变窄ꎬ使得钝化膜经历了一个减薄到完全破

坏的过程ꎮ
因此ꎬ汽提运行不佳引起的水系统氨含量升高ꎬ

诱发设备和管道的腐蚀与堵塞现象频发ꎬ严重时影

响正常生产ꎬ大量经验表明汽提装置的优化十分

关键ꎮ

２　 流程分析及优化

２􀆰 １　 典型汽提流程

一氧化碳变换是煤化工装置的关键环节ꎬ可以

通过调变变换深度实现下游产品的多元化ꎬ而最终

通过汽提装置处理掉系统中富集的氨ꎬ典型的汽提

流程包括单塔开式(如图 ２)、双塔开式(如图 ３)和
单塔闭式(如图 ４)ꎬ单塔加压侧线脱氨工艺流程类

似于一体式双塔实现侧线脱氨ꎬ流程较为复杂应用

较少不在本文中讨论范围ꎮ
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图 ２　 某项目单塔开式流程示意图

单塔汽提流程实质上根据酸性气分液后是否回

流分为单塔开式和单塔闭式(全回流)ꎮ 针对某项

目运行的单塔开式流程(如图 ２)ꎬ工艺流程简单ꎬ仅
采用一个汽提塔ꎬ低温变换冷凝液经酸性气预热后

进入塔顶ꎬ塔底用饱和蒸汽汽提ꎮ 其中ꎬ塔顶的酸性

气经冷凝后进入分液罐分离出冷凝液送往污水处理

装置ꎬ顶部的酸性气继续送往硫回收装置处理ꎮ 然

而ꎬ该流程主要的痛点在于设备布置较分散ꎬ管线系

统复杂ꎬ材质和控温效果差易导致腐蚀和堵塞加重ꎬ
以及外排的污水难处理ꎬ大幅增加生产成本ꎮ

某项目在单塔流程的基础上进行了改进ꎬ采用

双塔开式流程(如图 ３)ꎬ利用 ＣＯ２、ＮＨ３ 和 Ｈ２Ｓ 挥发

能力存在差异的特点ꎬ冷凝液经预热后ꎬ先进入到二

氧化塔汽提塔塔顶ꎬ塔釜则用氨汽提塔顶酸性气进

行汽提ꎬ冷凝液又进入氨汽提塔经饱和蒸汽汽提后

送回气化装置ꎮ 二氧化塔汽提塔顶酸性气中含有大

量 ＣＯ２、少量 ＮＨ３ 和少量 Ｈ２Ｓꎬ经冷凝后冷凝液进入

氨汽提塔水冷器ꎬ酸性气送往硫回收处理ꎮ 氨汽提

塔顶部酸性气中含有大量 ＮＨ３ 和少量 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 等

杂质ꎬ经冷凝后分离出冷凝液送污水处理ꎬ酸性气送

往硫回收处理ꎮ 双塔开式流程初衷是想要通过双塔

实现氨和碳的分离ꎬ避免腐蚀和堵塞ꎬ但是实际运行

中因煤质波动大和水冷器及设备操作难度大等原因

使得效果很差ꎬ并未完全解决问题ꎬ反倒相较于单塔

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 某项目双塔开式流程示意图

来说大大增加了设备的投资和操作的难度ꎬ使得成

本飙升ꎮ
针对以上典型汽提流程存在的问题ꎬ某项目开

发出了一种新型的汽提流程ꎬ采用一体式塔结构

(如图 ４)ꎬ将原本冷凝液换热器架在塔顶ꎬ塔顶酸性

气经冷凝后依重力回流到塔内继续参与汽提ꎬ提高

汽提效率的同时也降低了设备布置和管线系统的复

杂程度ꎮ 其次ꎬ通过增设过热器实现酸性气温度的

控制ꎬ如果酸性气管道保温效果较差也可以适当提

高蒸汽用量提高出口温度ꎬ可以有效降低因温度过

低(<８０℃)引起铵盐结晶析出导致腐蚀堵塞的风

险ꎮ 此外ꎬ单塔闭式的流程设计避免了废水外排ꎬ氨
在水系统内循环后被除去ꎬ减缓了污水处理压力ꎮ
然而ꎬ一体式单塔闭式流程在操作中水冷器壳程循

环水控制难度大ꎬ使得出口酸性气温度往往低于设

计的 ９０℃ꎬ长时间引起水冷器换热管由于铵盐结晶

引起腐蚀堵塞ꎬ此外过热器设计余量较保守以及出

口酸性气管道保温效果差调节不及时也会引起管道

腐蚀堵塞的问题ꎮ

图 ４　 某项目单塔闭式流程示意图

２􀆰 ２　 优化措施与建议

汽提装置的优化不仅要考虑附属设备和管道的

防腐和防堵ꎬ还要考虑能量的有效利用ꎮ 通过 １􀆰 ２
节汽提典型痛难点的分析可知ꎬ一般腐蚀和堵塞的

重点发生区域集中在汽提塔的塔板(填料)、冷凝液

换热器的换热管和附属酸性气管道等ꎮ 腐蚀的发生

主要是由于复杂的水系统环境造成ꎬ可以通过选用

合适的材质来进行预防腐蚀加重ꎮ 而堵塞主要诱因

是设备和管道长期在低温下操作( <８０℃)ꎬ可以通

过设计上的优化和多重保证措施来预防铵盐结晶发

生ꎮ 针对单塔闭式流程ꎬ其设备布置和管线系统简

单ꎬ但从能量有效利用来看ꎬ低温冷凝液一般是

４０℃左右ꎬ直接进入到汽提塔内不利于汽提效率的

提升ꎬ建议先利用低温冷凝液进入塔顶冷凝器中先

回收掉塔顶酸性气的热量ꎬ这样不仅使得进入塔顶

的冷凝液在合适的温度(９０℃)下操作而提高汽提

􀅰４３２􀅰
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效率ꎬ也能减少循环水的使用且提高操作的可靠性ꎬ
优化后的流程如图 ５ 所示ꎮ

图 ５　 单塔闭式汽提优化流程示意图

首先ꎬ防腐的措施应重点集中在材质的提升上ꎬ
一般的 ３００ 系列奥氏体不锈钢(如 Ｓ３０４０３、Ｓ３０４０８
和 Ｓ３２１６８)很难长时间抵抗住 ＮＨ４ＣＯＯ

－、Ｃｌ－和 Ｈ２Ｓ
等的腐蚀ꎬ通过挂片实验和项目实践来看ꎬ建议将汽

提塔塔板(填料)材质换成钛材等抗腐蚀性强的材

质ꎮ 从经济性的角度来看ꎬ钛材价格较贵ꎬ而腐蚀的

重点区域集中在塔顶凝液回流集中的区域ꎬ可以将

腐蚀较轻的塔下半部区域换成较经济的 Ｓ３１６０３ꎬ塔
体则采用 Ｓ３１６０３ꎮ 其中ꎬ塔顶冷凝液换热器的换热

管是腐蚀重点发生的区域ꎬ建议将换热管材质提升

为钛材ꎮ 从优化后运行结果来看ꎬ汽提装置运行情

况良好ꎬ并未出现明显的腐蚀和堵塞发生[１１－１２]ꎮ
其次ꎬ防堵的措施应当重点关注在酸性气温度

的控制和堵塞及时响应上ꎮ 一般出口酸性气压力和

安全阀都设置在出口去硫回收管线上ꎬ存在冷凝液

换热器或汽提塔堵塞而无法及时响应的风险ꎬ建议

放置到汽提塔塔顶ꎬ并在冷凝液换热器出口设置压

力报警ꎮ 优化后流程实现了酸性气和低温冷凝液温

度的匹配ꎬ建议在冷凝器出口设置温度报警并在低

温冷凝液管线上设置自控阀组配合调节ꎮ 管线系统

的温度控制建议通过过热器蒸汽调节阀和出口温度

的配合调节ꎬ以及防止出口酸性气管道保温效果差

而加装夹套ꎮ

３　 结果与讨论

通过对以往设计的汽提装置运行情况进行回

访ꎬ选取腐蚀经常性发生的汽提塔和冷凝液换热器

作为对象进行情况分析ꎬ如图 ６( ａ)、(ｂ)ꎮ 此次回

访汽 提 系 统 的 改 造 中ꎬ 汽 提 塔 塔 体 采 用 的 是

Ｓ３１６０３ꎬ塔顶冷却器壳程筒体采用的是 Ｓ３２１６８ꎬ换
热管采用钛材ꎬ管板采用 Ｓ３２１６８＋钛材ꎬ塔内件则选

用钛材＋Ｓ３１６０３ꎮ 从图 ６(ａ)来看ꎬ汽提塔筒体和内

件没有被腐蚀的痕迹ꎬ表面光亮ꎬ部分内件表面附着

有黄色的垢ꎬ根据现场经验推断可能是硫化物ꎮ 从

图 ６(ｂ)来看ꎬ管板表面清洁光滑ꎬ几乎没有留下液

体附着的痕迹ꎬ完好无损且没有被腐蚀的痕迹ꎮ 据

业主反馈ꎬ可能由于现场操作没有严格按照设计要

求来ꎬ一般饱和蒸汽的用量偏少ꎬ塔釜冷凝液中氨含

量易超标ꎬ引起腐蚀ꎬ但是相较于同类型汽提装置ꎬ
该套装置几乎不存在腐蚀情况发生ꎬ更没有出现设

备和管道堵塞的问题ꎬ汽提效果能达到保证值ꎮ
此外ꎬ汽提蒸汽的用量是衡量汽提运行能耗的

重要指标ꎬ相较于一些项目长期使用的循环水冷却

式单塔闭式流程(水冷方案)ꎬ本优化方案不仅能节

省循环水的消耗ꎬ更能大大降低业主操作蒸汽用量ꎮ
较水冷方案来看ꎬ利用低温冷凝液代替循环水来冷

却塔顶酸性气ꎬ提高了进塔冷凝液温度且提高了汽

提效率ꎬ同时降低了循环水消耗ꎮ 利用流程模拟软

件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 进行计算ꎬ结果表明优化流程较水冷

流程能降低大约 ２３０ ｔ / ｈ 的循环水消耗ꎬ大大减轻

了全厂循环水管网的压力ꎮ 此外ꎬ汽提效率的提高

意味着汽提蒸汽用量的减少ꎬ从图 ６( ｃ)的趋势来

看ꎬ在满足同一设计指标的情况下ꎬ即塔釜氨含量

５０×１０－６ꎬ优化方案可以为业主节省 ４􀆰 ２ ｔ / ｈ 蒸汽的

消耗ꎮ 按每吨 ０􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸汽 ８０ 元的价格估算ꎬ
每年能为业主节省约 ２７０ 万元操作费用ꎮ

(ａ)汽提塔腐蚀情况

(ｂ)冷凝液换热器腐蚀情况 (ｃ)单塔闭式优化方案蒸汽指标

图 ６　 单塔闭式优化流运行效果分析

因此ꎬ从有效解决汽提装置典型痛难点的角度

来看ꎬ单塔闭式汽提流程有着明显的优势ꎬ通过优化

方案的辅助可以实现汽提系统的精准控制ꎬ不仅提

高了汽提效率ꎬ还大大降低了能耗指标和业主运行

维护成本ꎬ起到了很好的节能降耗的示范作用ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２４１ 页)
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关系ꎬ最终形成了一种预测 ＭＴＯ 工业反应器产品气

选择性的方法ꎮ 该方法将产品气选择性与催化剂在

反应器中平均停留时间、再生催化剂定炭及甲醇重

时空速关联起来ꎬ可以量化描述 ３ 个参数的变化对

产品气选择性的影响ꎮ 预测模型通过引入校正因子

一定程度上克服了工业装置与实验装置在反应压

力、产品气停留时间上的差异及其带来的影响ꎮ
模型对于甲醇制烯烃工业装置正常运行期间主

要产品选择性的预测比较准确ꎬ其中对于乙烯、丙
烯、乙烯＋丙烯选择性的预测误差分别为 ０􀆰 ９１％、
０􀆰 ８０％和 ０􀆰 ５５％ꎬ对于 Ｃ４ 的预测误差为 １􀆰 ８１％ꎮ 另

外ꎬ预测模型还可用于工业装置操作参数的优化ꎬ以
获得最高两烯收率为目标ꎬ辅助装置确定最优操作

点ꎮ 该方法同样适用于催化剂择形效应控制产品气

组成且随停留时间显著变化的其他反应体系ꎮ
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４　 结语

变换汽提装置在脱除气化和变换水系统中的氨

中起到了至关重要的作用ꎬ有效避免了氨在水系统

中的富集ꎬ从而避免了气化和变换系统中附属设备、
管道和阀门的腐蚀和堵塞ꎮ 通过以往项目经验来

看ꎬ着重分析了汽提装置典型的痛难点以及以往主

流汽提流程的问题ꎬ提出了一种一体式单塔闭式汽

提流程ꎬ并针对性给出了优化的措施与建议ꎮ 从结

果来看ꎬ目前汽提装置运行良好ꎬ未见明显的腐蚀和

堵塞影响生产ꎬ并且实现了能量的有效利用ꎬ以期为

同类型装置提供借鉴ꎮ
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