
氢回收装置的改造
潘友明

(湖南大乘资氮集团公司　冷水江市　417506)

0　前　言

我公司氢回收装置于 1990年建成投入运行,

分离设备采用大连化物所的中空纤维膜分离器。

经过几年的运行, 该分离器性能基本稳定, 气体

处理能力、氢回收率和渗透气氢浓度基本上都能

达到设计值。但装置的原设计处理气体能力为

1200 m 3öh (标准状况下, 下同) , 在最优操作条

件下, 实际处理气体能力也只 1500 m 3öh 左右。公

司翻番扩建工程投产以后, 装置处理能力就显得

有些紧张, 系统阻力增大, 氢回收率下降。需对

氢回收装置进行改造, 增大装置处理能力。1995

年公司决定开发新产品盐酸乙脒, 而生产盐酸乙

脒需要 98%以上的高纯度氢气作为主要生产原

料之一。为生产出高纯氢气, 也需对原氢回收装

置作技术改造, 增加二级膜分离器。

1　改造方案的确定

对原有装置进行分析, 可知膜分离器组中第

1根膜分离器的负荷最大, 得到的渗透气中氢气

浓度也最高。可见, 第 1根膜分离器是膜分离器

组处理气体能力的关键。而要保证二级膜分离器

的氢气纯度, 二级膜分离器必须以第 1根膜分离

器的渗透气为原料, 这样就会使第 1根膜分离器

的压差减小, 进一步降低其处理气体的能力, 渗

透气量的不足又会影响二级膜分离器的分离效

果。因此, 改造的关键在于如何提高第 1根膜分

离器的处理能力, 使得改造后既能达到生产出高

纯度的氢气, 又能提高装置处理能力的目的。根

据以上分析, 改造方案确定以原装置第 1根和第

2根膜分离器并联后再串联第 3根膜分离器作为

一级膜分离器组, 取 2根并联膜分离器的渗透气

作为二级膜分离器的原料气。改造后的流程如图

1所示。

根据以上方案, 需新增 2根膜分离器。由于

资金的原因 (2根膜分离器需资金 20万元) , 新购

膜分离器有困难。能否先利用换下的 2根膜分离

器? 笔者根据膜分离器换下前的生产数据和当时

在运装置的分析数据, 在计算机上编程进行模拟

分析, 发现这 2根膜分离器的分离性能尚可, 仅

比原设计性能降低约 8% , 比在运的膜分离器性

能低约 5%。据此, 再以二级膜分离器的渗透气氢

浓度≥98%为目标值, 对不同的处理气量、一级

膜分离器组的操作压力、以及一、二级的压差分

配进行计算机模拟分析, 得出如下结果: 利用原

有 2根膜分离器,一根加到一级膜分离器组中,另

一根作为二级膜分离器, 只要保证有一定的原料

气量 (吹出气) ,要达到提取高纯度氢气是可行的。

同时还得出了不同条件下的工艺操作参数。一般

说来, 吹出气量越大, 二级膜分离器的渗透气氢

浓度越易保证。因为盐酸乙脒生产所需的氢气较

少, 仅 10 m 3öh 左右, 所以只要合成氨系统吹出

气量达到 1000 m 3öh 以上, 便可通过调整工艺操

作参数, 使二级膜分离器生产出合格的高纯度氢

气。

图 1　氢回收装置改造提取高纯氢气流程示意图
A 1、A 2、B、C、D - 一级膜分离器; F- 加热器;

E- 二级膜分离器

2　改造实施

改造方案确定后, 便着手施工图的设计。在

施工图设计中, 对整个装置中部分过小的管道和

阀门进行了更换, 并根据各个膜分离的性能, 调
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整了原有膜分离器顺序。整个改造需增加 2根膜

分离器和部分管道阀门, 如另建支架, 不仅需较

多的资金, 同时也受场地的限制。因此设计中充

分利用原有支架, 将增加的 2根膜分离器悬挂在

原有膜分离器的对面, 使得装置更为紧凑。

盐酸乙脒所需氢气较少, 只需二级膜分离器

的一小部分,设计中将多余的氢气送压缩机一段,

并预留接头, 供以后双氧水生产或其它新产品开

发之需。

氢回收装置的改造投资不到 10 万元, 于

1996年 5月完成, 并一次试车成功。

3　改造效果

311　生产出高纯度氢气

氢回收装置改造后, 可生产出纯度≥98%的

氢气 200～ 250 m 3öh, 不仅满足了盐酸乙脒生产

的需要,而且为公司今后开发新产品提供了条件。

根据计算, 当吹出气量达到 1800 m 3öh 以上时, 回

收的高纯度氢气可达 300 m 3öh 以上, 能满足 1万

töa 双氧水生产的需要。

盐酸乙脒装置投产以后, 曾出现过氢气纯度

不高的情况, 主要是由于当时合成氨系统生产负

荷低, 吹出气量小, 气体在膜内停留时间长的缘

故。通过调整一、二级膜分离器的压差, 即增大

一级膜分离器的压差, 控制二级膜分离器压差在

215～ 310 M Pa 左右, 使二级膜分离器中的流速

增大, 回收的氢气纯度便提高到了控制指标。

为了保证进入二级膜分离器的气体温度达到

一定的指标, 在改造设计时考虑采用提高预处理

气温度的办法。但实际运行中, 此办法难以控制

好温度。加上二级膜分离器用的是旧设备, 又是

原装置中的第 1 (或第 2) 根, 由于膜表面污染等

原因, 氢气在膜中的渗透性降低, 温度对分离性

能的影响就尤为显著。1996年初曾出现过二级膜

分离器基本上没有渗透气送出的现象。在流程中

重新增加 1个套管加热器后, 明显改善了整个系

统的操作性能。

312　装置生产能力提高

改造后, 氢回收装置处理气体的能力明显提

高。在合成氨系统高负荷生产、吹出气量达 1800

m 3öh 左右时, 装置的氢回收率仍可达 80%以上。
(收稿日期　1998202217)

如何降低精馏残液中甲醇含量

丁玉道
(安徽淮化集团有限公司　淮南市　232038)

1　概　况

我公司化工制品厂于 70 年代初兴建了精甲

醇装置。经二次扩建, 现在实际生产能力为 50000

töa。工艺流程为: 粗甲醇由预塔入料泵输送, 经预

热器进入预精馏塔, 塔底用蒸汽加热, 塔内甲醇

沸腾蒸发,在塔板上与回流液进行热与质的交换,

甲醇蒸汽与低沸点组分从顶部出塔, 甲醇蒸汽被

冷凝收集, 用回流泵送入塔顶回流, 低沸点组分

经分离后排入大气。预后甲醇由主塔入料泵输送,

经换热器进入主精馏塔, 塔底用蒸汽加热, 塔内

甲醇沸腾蒸发, 在塔板上与回流液进行热与质的

交换, 塔内甲醇蒸汽从塔顶出塔, 被冷凝收集, 用

回流泵送入塔顶回流, 少量不凝性气体经分离后

排入大气, 塔上部采出的精甲醇经冷却后入成品

贮槽, 主塔底残液排入生化池, 其中甲醇含量指

标≤017%。精馏热源由厂内 015 M Pa 蒸汽管网

供给。

2　精甲醇装置运行中存在的问题及分析

由于生产能力扩大以及部分设备老化,使主塔

底部残液中甲醇含量长时间超标。残液中甲醇含量:

1994 年 51795% , 1995 年 21370% , 1996 年为

21950% , 3年平均为41544% (正常指标≤017% )。

影响残液中甲醇含量超标的因素

(1) 蒸汽的影响
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