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摘要:先进煤化工装置正在逐步取代固定床技术ꎬ但对于合成氨、尿素装置来说生产线较长ꎬ全部退出则给企业造成的损失

较大ꎮ 为弥补损失ꎬ在气头替代的前提下ꎬ将后续合成氨、尿素装置进行利用会在一定时间内给企业带来较大的效益ꎮ 在先

进煤气化技术中ꎬ氨合成装置是整个合成氨装置产能中的瓶颈所在ꎬ汽化、净化装置仍存在一定的产能无法释放ꎬ为此将先

进煤化工技术中汽化、净化多余的产能结合固定床后续装置加以改造利用ꎬ在投资增加较小的情况下ꎬ实现了合成氨、尿素

的产能增加ꎮ
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　 　 先进煤气化装置设计总氨产能 １２０ 万 ｔ / ａꎬ配套

气化炉 ３ 台ꎬ２ 开 １ 备运行ꎬ单台气化炉额定产有效

气的能力为 １８７ ５００ ｍ３ / ｈꎬ最大能力按照 １１０％负荷

进行设计为 ２０６ ２５０ ｍ３ / ｈꎬ２ 台炉最大产气量为

４１２ ５００ ｍ３ / ｈꎬ而 １２０ 万 ｔ 总氨(６０ 万 ｔ 氨、６０ 万 ｔ 甲
醇)的总用气量为 ３７５ ７６０ ｍ３ / ｈ(６０ 万 ｔ 氨、６０ 万 ｔ
甲醇均按 １１０％负荷运行)ꎬ富裕气量为 ３６ ７４０ ｍ３ / ｈꎬ
折合合成氨产量为 １３􀆰 ２ 万 ｔ / ａꎬ２３􀆰 ２ 万 ｔ / ａ 尿素ꎬ为
此具有改造的意义与价值ꎬ针对 ２ 套 ６０ 万 ｔ / ａ 总氨

能力的生产线ꎬ为增加整体产品的调节柔性ꎬ决定对

醇线进行改造ꎬ以下为具体改造措施ꎮ

１　 变换装置

变换装置新增深度变换 ６１ ８８０ ｍ３ / ｈ 的处理能

力与醇线未变换线配气后实现总有效气量 １３９ ２４０
ｍ３ / ｈꎬ折合甲醇产能 ４７􀆰 ７ 万 ｔ / ａꎬ醇线原有深度变化

线处理有效气量 ９０ ０００ ｍ３ / ｈꎬ全部送往利旧合成氨

装置ꎬ折合总氨 ３２􀆰 ４ 万 ｔ / ａ(利旧合成氨装置原设计

规模 ３０ 万 ｔ / ａꎬ按 １０８％负荷运行考虑)ꎬ符合利旧

合成氨、尿素的实际装置能力ꎬ可以实现先进煤气

化工艺醇线与利旧装置合成氨、尿素产能的最大

柔性调节的目的ꎻ表 １、表 ２ 为改造前后进变换装

置的配气及产能分配情况ꎬ图 １、图 ２ 为改造前后

变换装置流程ꎮ
表 １　 改造前进变换装置的配气及产能分配情况

项目 先进煤化工氨线

先进煤化工醇线

深度变换

气量

热量回收

(未变换)

有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １８３２６０ ８５５６０ １０６９４０

变换出口 ＣＯ 干基摩尔

　 分数 / ％
<０􀆰 ６ ０􀆰 ５ ４５

产能 ６６ 万 ｔ / ａ 合成氨 ６６ 万 ｔ / ａ 甲醇

总有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３７５７６０
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表 ２　 改造后进变换装置的配气及产能分配情况

项目 先进煤化工氨线
先进煤化工醇线

深度变换气量 热量回收(未变换) 新增深度变换线

有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １８３２６０ ９００００ ７７３６０ ６１８８０

变换出口 ＣＯ 干基摩尔分数 / ％ <０􀆰 ６ ０􀆰 ５ ４５ ０􀆰 ５

产能 ６６ 万 ｔ / ａ 合成氨 ３２􀆰 ４ 万 ｔ / ａ 合成氨 ４７􀆰 ７ 万 ｔ / ａ 甲醇

总有效气量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ４１２５００

图 １　 改造前变换装置流程

图 ２　 改造后变换装置流程

　 　 经过技术方案论证ꎬ新上一段变换炉有 ３ 种技

术方案ꎮ 具体见表 ３ꎮ
表 ３　 一段变换改造方案介绍

方案描述 新增设备
占地

面积

投资 /

万元

工期 /

月

一段绝热炉 　 原料气预热器、中压蒸汽

发生器、中压蒸汽过热气

２０ ｍ×

２０ ｍ

２２００ １０

一段等温变

　 换炉

　 原料气预热器、脱毒槽、等

温变换炉、汽包

１４ ｍ×

２０ ｍ

２２００ １０

变换改造方案从大面上分为 ２ 个ꎬ一段绝热炉

和一段等温炉ꎬ其中一段绝热炉又优化出一个采用

进口内件的方案ꎬ３ 种方案的整体投资差别不大ꎬ从
行业应用情况看ꎬ６􀆰 ５ ＭＰａ 水煤浆气化一段变换使

用的绝热炉厂家较多ꎬ且绝热炉副产的过热蒸汽可

以用来拖动合成氨氮氢压缩机或冰机ꎬ等温变换产

生的饱和蒸汽需要减压利用ꎬ从效率及稳定性考虑

选择进口内件ꎬ故整体从稳定性、经济适用性进行分

析ꎬ最终采用绝热变换炉进行本次改造ꎮ

２　 低温甲醇洗装置

为平衡原醇线变换气洗涤塔、未变换气洗涤

塔的负荷ꎬ将新增深度变换线产气 １２ ３００ ｍ３ / ｈ
(有效气)分配到变换气洗涤塔进行洗涤净化ꎬ则
原醇线变换气洗涤塔的气量变为 ９０ ０００＋１２ ３００ ＝
１０２ ３００ ｍ３ / ｈꎬ净化后再将该股气重新分配到去往

甲醇的合成气ꎬ剩余 ９０ ０００ ｍ３ / ｈ 去往利旧合成氨

装置生产合成氨ꎬ则去往原醇线未变换气洗涤塔

的气量变为 ７７ ３６０ ＋ ( ６ ８８０ － １２ ３００) ＝ １２６ ９４０
ｍ３ / ｈꎬ表 ４、表 ５ 为改造前后变换气洗涤塔(Ｔ３６０１)、
未变换气洗涤塔 ( Ｔ３６０８) 进口组成情况及负荷

情况ꎮ
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表 ４　 改造前进口组分及负荷情况

项目
Ｔ３６０１ 进口 Ｔ３６０８ 进口

体积分数 / ％ 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) 体积分数 / ％ 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１)

ＣＨ４Ｏ ０ ０ ０ ０

将 ＣＯ２ ４３􀆰 ３８５９ ６６４５６􀆰 ０ １８􀆰 ２８５６ ２４２２５􀆰 ３

Ｈ２ ５５􀆰 ３５３５ ８４７８７􀆰 ２ ３５􀆰 ３６９６ ４６８５８􀆰 ６

Ｎ２ ０􀆰 ２２６０ ３４６􀆰 ２ ０􀆰 ３２６６ ４３２􀆰 ７

Ｈ２Ｓ ０􀆰 ２４４０ ３７３􀆰 ７ ０􀆰 ３４８３ ４６１􀆰 ４

Ｈ２Ｏ ０􀆰 １８４１ ２８２􀆰 ０ ０􀆰 １７２４ ２２８􀆰 ４

Ａｒ ０􀆰 ０８２２ １２５􀆰 ９ ０􀆰 １１８８ １５７􀆰 ４

ＣＨ４ ０􀆰 ０１９６ ３０􀆰 ０ ０􀆰 ０２８３ ３７􀆰 ５

ＣＯ ０􀆰 ５０４７ ７７３􀆰 １ ４５􀆰 ３５０４ ６００８１􀆰 ４

ＣＯＳ ０ ０ ０ ０

总量 １００ １５３１７４􀆰 １ １００ １３２４８２􀆰 ７

ＣＯ＋Ｈ２ ５５􀆰 ８６ ８５５６０ ８０􀆰 ７２ １０６９４０

负荷 １１０％ １１０％

表 ５　 改造后进口组分及负荷情况

项目
Ｔ３６０１ 进口 Ｔ３６０８ 进口

体积分数 / ％ 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) 体积分数 / ％ 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１)

ＣＨ４Ｏ ０ ０ ０ ０

ＣＯ２ ４２􀆰 ４６７９ ６７１７２􀆰 ４ ２９􀆰 ２３３５ ５２９５６􀆰 ５

Ｈ２ ５６􀆰 ３９３９ ８９１９９􀆰 ５ ４６􀆰 ０７６５ ８３４６７􀆰 ６

Ｎ２ ０􀆰 ２２４４ ３５４􀆰 ９ ０􀆰 ２５６６ ４６４􀆰 ８

Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０９９６ １５７􀆰 ５ ０􀆰 １１１９ ２０２􀆰 ７

Ｈ２Ｏ ０􀆰 １８３０ ２８９􀆰 ５ ０􀆰 １７７９ ３２２􀆰 ３

Ａｒ ０􀆰 ０７６１ １２０􀆰 ４ ０􀆰 ０８７１ １５７􀆰 ８

ＣＨ４ ０􀆰 ０５１０ ８０􀆰 ７ ０􀆰 ０５８３ １０５􀆰 ６

ＣＯ ０􀆰 ５０４１ ７９７􀆰 ３ ２３􀆰 ９９８２ ４３４７２􀆰 ７

ＣＯＳ ０ ０ ０ ０

总 １００ 　 １００ 　

Ｎｍ３ / ｈ １５８１７２􀆰 ２ 　 １６８９１９􀆰 １ １８１１５０􀆰 ０

ＣＯ＋Ｈ２ ５６􀆰 ９０ １０２３００ ７２􀆰 ０７ １２６９４０

负荷 １３２ １３１

具体改造措施[１]如下ꎮ
措施 １:增加变换气精洗塔段间深冷器及液相

接力泵ꎬ此措施相当于变换气吸收塔接了一段塔ꎮ
措施 ２:增加未变换气精洗塔段间换热器及液

相接力泵ꎬ此措施相当于未变换气吸收塔接了一

段塔ꎮ
措施 ３:增加变换气冷却器、富甲醇换热器ꎮ
根据改造后的物流平衡进行核算ꎬ增加部分换

热器ꎮ
措施 ４:增加 ＣＯ２ 产品塔ꎮ
改产氨后ꎬ原料气中 ＣＯ２ 增加ꎬ二氧化碳解析

塔和 Ｈ２Ｓ 浓缩塔上段气相负荷增加ꎬ需要增加 １ 个

用于 ＣＯ２ 解吸的小塔ꎮ
措施 ５:增加闪蒸气压缩机ꎮ
中压闪蒸气量增加较多ꎬ需要增加 １ 台闪蒸气

压缩机ꎮ
措施 ６:尾洗塔盘改造ꎮ
尾洗塔由于关系到尾气组分的合格ꎬ不改造环

保压力较大ꎬ塔盘需要按新负荷参数进行改造ꎮ

３　 氮气装置

合成氨新增产能 ３２􀆰 ４ 万 ｔ / ａꎬ折合需要氮气

２９ ２５０ ｍ３ / ｈꎬ目前厂区内 ２ 套空分的设计氮气余量

为 １９ ５００ ｍ３ / ｈꎬ存在近 １０ ０００ ｍ３ / ｈ 缺口ꎬ为解决该

问题ꎬ将空分外排的污氮气进行处理后进行重新利

用ꎬ以下为具体方案ꎮ
３􀆰 １　 污氮气成分及组成情况

原料气组成如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 污氮气组成

组分
正常工况 极端工况

Ｎ２ Ｏ２ Ｎ２ Ｏ２

体积分数 / ％ ９９􀆰 ２~９９􀆰 ８ <０􀆰 １ ９８ <２

入口温度 / ℃ １０~３０

气体压力 / ｋＰａ ５~１０

原料气流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １００００

出口氧含量 / １０－６ <５

３􀆰 ２　 工艺流程

３􀆰 ２􀆰 １　 工艺流程简介

原料污氮气约 １０ ０００ ｍ３ / ｈ、 ５ ｋＰａ、含氧量

０􀆰 ２％~１􀆰 ０％ꎬ经离心压缩机加压到 ０􀆰 ８ ＭＰａꎬ温度

１００℃以上ꎬ配上 ３００ ｍ３ / ｈ 的过量氢气ꎬ混合后进入

脱氧反应器ꎮ 脱氧后的氧含量降低至 ５×１０－６以下ꎬ
温度上升 ３０ ~ １５０℃ꎮ 然后经过脱氧冷却器到

３０℃ꎬ再进入脱氧水分离器分离出生成水ꎮ 脱氧后

的污氮气压力 ０􀆰 ７ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ流量 １０ ０００ ｍ３ / ｈꎬ
经管道送至压缩机加压后补充合成氨所需的氮

气[２]ꎬ工艺流程如图 ３ 所示ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 工艺技术说明

(１)钯催化剂对氯、硫、氨、氰化物、重金属等毒

物很敏感ꎬ这些毒物会导致催化剂活性迅速下降ꎬ所
以需要保证原料气中的毒物含量小于 ０􀆰 １×１０－６ꎮ

(２)一般情况下原料气入口温度≥４０℃ꎬ但由

于在温度≤８０℃时ꎬＣＯ 会抑制 Ｈ２ 和 Ｏ２ 的反应ꎬ所
以需要保证入口温度>８０℃ꎮ

􀅰２２２􀅰
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图 ３　 污氮除氧工艺流程

　 　 (３)脱氧催化剂的使用效果与原料气通过催化

剂床层的均匀程度有较大关系ꎬ所以在设计脱氧反

应器时ꎬ必须做好气体分布ꎬ尽量让原料气较为均匀

地通过催化剂床层ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ３　 主要技术参数

(１)空速 ~ ５ ０００ ｈ－１ꎻ(２)脱氧后氧含量≤５×
１０－６ꎻ( ３) 反应器温度≤３５０℃ꎻ ( ４) 反应器压力

０􀆰 ８ ＭＰａꎻ(５) 反应器高径比 > ３ꎻ( ６) 催化剂用量

２ ｍ３(约 １􀆰 ６ ｔ)ꎻ(７)催化剂参数:型式加氢脱氧催

化剂ꎬ颜色灰色ꎬ形状球形ꎬ规格 ϕ３~ϕ５ ｍｍꎬ堆密度

０􀆰 ８±０􀆰 ０５ ｋｇ / Ｌꎮ

４　 合成利旧装置改造

４􀆰 １　 压缩机改造

高压机改造 ６ 台ꎬ５ 开 １ 备ꎬ低压机改造 ３ 台

(作为氮压机)ꎬ２ 开 １ 备运行ꎮ
整体改造方案涉及到低压改造、高压机改造、

ＣＯ２ 压缩机改造等ꎬ以及内部公用工程的再平衡问

题ꎮ 低压机进行改造后作为氮气压缩的动力ꎬ将污

氮除氧后的气体压缩至 ２􀆰 ０ ＭＰａ(Ｇ)ꎮ
高压机改造为ꎬ 一 级 缸 打 氮 气ꎬ 进 口 压 力

２􀆰 ０ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ出口压力 ５􀆰 ０ ＭＰａ(Ｇ)ꎻ二级气缸打氮

氢气ꎬ进口压力 ４􀆰 ９ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ出口压力 ８􀆰 ０ ＭＰａ(Ｇ)ꎻ
三级气缸打氮氢气ꎬ进口压力 ７􀆰 ５ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ出口压

力 １６􀆰 ５０ ＭＰａ(Ｇ)ꎮ
尿素合成的原料气 ＣＯ２ 来源由 ＰＳＡ 脱碳变成

低温甲醇洗ꎬ压缩机一入进口压力由 ０􀆰 ０２５ ＭＰａ(Ｇ)
变为 ０􀆰 １２５ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ需对压缩机进行改造ꎬ对一级

缸径进行缩径ꎬ同时更换一级活塞组件等ꎮ
４􀆰 ２　 氨合成系统改造

改造后目的是根据装置设备损耗情况以及热平

衡情况ꎬ对氨合成热回收系统进行改造ꎬ整体年产能

达到 ３２􀆰 ４ 万 ｔ / ａꎬ包括新上合成废锅、热交、水冷却

器等设备ꎮ
利旧合成氨装置原回路副产过热蒸汽送醇烃

化ꎬ改煤头后高压醇烃化停用ꎬ合成回路改为副产饱

和蒸汽送尿素ꎬ压力≥２􀆰 ５ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ相应的改造为

取消原有蒸汽过热器ꎬ因现有废锅存在泄露ꎬ且改造

后负荷增加ꎬ现有废锅不够ꎮ 新增加的废锅直接放

在原来蒸汽过热器位置ꎬ新增锅炉给水预热器设置

在废锅下游ꎮ
合成塔外壳及塔底四通 /出口管线的设计温度

和最高操作温度为 ４００℃ꎬ同时考虑回路尽可能多

副产蒸汽ꎬ因此合成塔出口温度控制在 ３８０℃ꎬ同时

新增锅炉给水预热器ꎬ将热量在进入热交前尽量回

收ꎬ避免热量后移、多产饱和蒸汽ꎬ锅炉给水预热器

设置热旁路增加可操作性ꎮ 锅炉给水水侧出口管道

设置温度指示和报警ꎮ 根据需要ꎬ在尽量利原有管

线的基础上ꎬ需要进行部分管线走向的改造、增加管

道支架或者局部管架ꎮ
因工厂不再需要过热蒸汽ꎬ故原蒸汽过热器改

造后做锅炉给水预热器用ꎬ以降低投资ꎮ

５　 小结

经过对先进煤气化装置的局部改造ꎬ将利旧合

成氨、尿素装置产能发挥出来ꎬ实现增产的同时ꎬ也
可以进行大幅度的产品能力调节ꎬ最终实现了增产

１３􀆰 ２ 万 ｔ / ａ 合成氨或 ２３􀆰 ２ 万 ｔ / ａ 尿素产能ꎬ产品调

节能力为 ３２􀆰 ４ 万 ｔ / ａꎬ给企业带来了较好的效益ꎮ
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