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氨厂弛放气提氢吸附过程的平衡模型
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氨厂弛放气提氢吸附过程的平衡模型

朱大方

�化工部西南化工研究院变压吸附分离工程研究所 成都 �� ��� ��

摘要
�

在概要地介绍和评价了变压吸附数学模型的基础上
,

采用多组分主体分离的平衡模型对氨厂

弛放气 � � � 提氢吸附过程进行了模拟
,

模拟结果与理论分析及实验测定流出曲线所反映的基本规律相

符合
,

表明该简化模型是适用的
。

关键词
�

变压吸附 数学模型 氨厂弛放气

� 前言

变压吸附�� � � �技术的工业应用进展非常

迅速
。

相对而言
,

其理论研究工作还远跟不上应

用的要求
。

近年来
,

在 � � � 理论研究方面发表

的文章日渐增多
,

研究工作亦不断深入
。

已经提

出了多种数学模型
。

在模型中考虑的因素逐步

增多
,

使其逐渐接近真实的吸附过程
。

研究的系

统从含有微量杂质的两元系统
,

到杂质含量较

大的两元主体分离系统
,

进而扩 展到 多元体系

的分离
。

然而至今理论研究成果离实际应用于

工业装置的开发设计及最佳化还有一定距离
,

有待于进一步的研究完善
。

化工部西南化工研究院是 国 内开展 � � �

技术研究工作最早的
。

�� 年代初建成 了第一套

氨厂弛放气提氢 � �� 工业装置
。

�� 多年来该

院提供的 � � � 工业装置已超过 �� � 套
,

并涉及

多种气源及多种气体组分的分离
。

在理论研究

方面
,

早在 � ��� 年就提出了一个多组 分体系

� � � 数学处理的简化模型
‘�〕 ,

应用于第一套工

业装置的设计取得了成功
。

近年来
,

又进一步开

展了基础吸附数据的测定 及理论研究工作
,

取

得了一定的进展
。

本文拟对近年来提出的几类变压吸附模型

作简要介绍
,

对它 们应用于工业装置设计的可

行性作一些分析
,

并对近年来作者将多组分主

体分离的平衡模型应用于氨厂弛放气提氢吸附

过程的计算结果作简要介绍
。

� 几种数学模型

� � � 工艺的机理是相 当复杂的
,

因为在吸

附器中进行的吸附过程虽然与固定床催化反应

器中的气固相反应过程 比较相似
,

但是由于吸

附过程是间歇操作
,

并非稳定过程
,

因而吸附器

内的状态不仅随位置不同而不 同
,

又随时间而

变化
。

对于多组分体系的吸附过程还会发生吸

附竞争
,

因而机理相当复杂
。

为了建立数学模型

必定要进行简化
,

在 目前的理论研究中普遍应

用下列假设
�

冶

��� 理想气体定律是适用的
� ��� 气体在吸
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附器中的流动为活塞流模型
,

不考虑径向流速

分布和轴向返混的存在
� ��� 吸附器的轴向压力

降忽略不计
� ��� 忽略径向温度差和浓度差的存

在
。

在此基础上建立的数学模型均是一维模

型
。

另外考虑到吸附热相对较小
,

在温度变化不

大的情况下可以作为等温系统
。

按照对吸附速

率的不同处理方法 可以区分 为平衡模型
、

线性

推动力模型及孔扩散模型
。

�� � 平衡模型

平衡模型认为吸附过程速度很快
,

气 固相

瞬时达到平衡
,

忽略传质阻力的存在
。

通常还假

设系统等温
,

忽略轴向扩散
。

早期建立的平衡模

型考虑含有微量杂质的两元体系
〔幻

,

进而扩展

到 较易吸附组分含量较大的两元主体分离过

程
‘,

,
� , 。

基本方程包括物料衡算式和吸附等温线方

程
。

在主体分离的情况下
,

需要计及吸附过程中

床内流速的变化
,

并且吸附等温线可为非线性
。

��� 物料衡算式

。 � � 了加
�

如一丽一丽
式 ��� 可改为下式

�

妙
� � 乡�卿

��
�

��一 ￡�� � � � �
‘

妙
� � � 八

—
气�

—
, �

—
—

甲下 一 �

邵 日二 ‘ � � � ��

式中��
�’ �� �

,

为 �组分吸附等温线上分压 � 、处

的斜率
。

对于主体分离过程
,

流速随床长度
�
的变

化是不可忽略的
,

其计算式为
�

韶 ��一 ￡�� � , , , ,
。 � � � � � , � 、

韶
� �� , �

� 乡� �

通常将较易吸附的杂质组分作为组分 �
。

求解上述方程组可以得到吸附过程中杂质

组分在床内的浓度分布
。

当吸附等温线为线性

或非线性等温线具有较为简单的函数关系时
,

两元系统的平衡模型可以 由特征法解析求解
。

得到的浓度分布示意图如图 �所示
。

图中的实

线表示 时间 � 时杂质组分在床内的浓度分布
,

��
”

为杂质组分进 口摩尔分数
,

该浓度分布为一

阶跃函数
。

其浓度前沿的推进速度为
�

鲜
邵

�
夕
�

�一夕, ��一尹�

劣� , � �“� ��
� , � 、

时
� 。

仁

—
, , 乞

—
月一 火 �一 〔 ,

— 一 �

甜 口名 形
��� �

,

� � �� � 式中 几�
� �

�十 ��一。�� � � � �
’

���
�

��� �
,

� �

夕一夕
�

�夕
�

这是完全理想化的结果
,

实际上是不可能

的
。

因为当浓度前沿为突跃时
,

浓度梯度将为无

穷大
,

此时轴向扩散就是不可忽略的
。

真实的浓

度分布如图中虚线所示
,

表明吸附速度很快时
,

浓度前沿很陡
,

传质区很窄
。

� 、
�

侧译汤瞥

式中 � 为吸 附时间 �
� �

, �
为离床进 口端距离

(c m )
,

:

为床层孔隙率
, “
为空隙中的气速(

cm /

s)
,

e ;

为气相浓度(m
ol/em

3)
,

其下标 i表示 i组

分 (下同)
,
q
‘

为吸附相浓度(m
ol/em

,
)

。

( 2) 吸附等温线方程
叮‘
.
= fi (

c 。
) ( i 二 1

,

2 ) ( 2 )

若为线性方程
,

则

g;‘ ~ k

; c ;

( 或为叮
;“

= k

‘;
p
‘
) ( 3 )

若为朗格缪尔式
,

则

妇Bi 尸
;

1 + B oP i

式中qi
‘

为吸附相平衡浓度(mol /c m
3),

k
‘
( 或

k’‘
)为线性常数

,
q ‘和 B 云为朗格缪尔参数

,

尸,
~

Py

,
为 i组分分压 (M P

a ) ,

p 为总压(M P
a)和 加

为摩尔分数
。

由于是平衡模型
,

所以有

qi.~ 叮; ( 5 )

采用理想气体定律
:

o

一
床长度

图 l 平衡模型浓度分布示意图

2
.
2 线性推动力模型 (L D F 模型)

L D F 模型是简化处理的速率模型
,

它不考

虑传质过 程的机理
,

直接将吸附剂颗粒内的吸

附量(即固相浓度)与气流主体浓度相关联
。

其

实质是把吸附床看作一个均相
,

吸附质分子以

恒定的扩散系数在床内进行
“

实体扩散
” 。

L D F



第 3期 朱大方
:
氨厂弛放气提氢吸附过程的平衡模型

模型应用于惰性气流中微量杂质的吸 附
,

如空

气干燥过程是成功的
〔5

·
‘, 。

进而应用于两元主体

分离
,

其实例为 50/50 的 C H
‘

/ C O
:

混合气在碳

分子筛上的动力学分离
〔, , 。

对于等温系统在忽略轴向扩散的条件下
,

L D F 模型的基本 方程包括 物料衡算式 (同式

(1))
,

吸附等温线方程 (同式 (2)) 以及速率方

程
。

速率方程具有线性推动力
,

表示为
:

匆‘
/
甜 = k

;
(宁
;‘ 一 叮

.
) (i= i

,
2 ) ( 一。)

总传质系数 k(1/
:)推荐由下式计算

:

k= 月块/R含 (11)

式中 D
e
为有效扩散系数(c m

,

/s )

,

R
,

为颗粒半

径 (c m )
,

系数 口 值随循环时间增长而减少
,

建

议其值的范围为 40 ~ 15
〔幻 。

在主体分离的情况

下还需考虑床内流速变化
,

其计算式同式(8)
。

该模型必须由数值求解
,

得到一 定时间 t

时杂质组分在床内的浓度分布
,

如图 2 所示
。

由

于有限的传质阻力使浓度前沿趋于平坦
,

传质

区变宽
。

衡算式
,

颗粒表面上的连续性方程和吸附等温

线方程
。

对于惰性气流中含有微量杂质的系统
,

这些 方程都只对杂质组分列出
〔幻 ,

且假设系统

为等温及吸附过程中床内气速恒定
。

( 1) 床内物料衡算式
_ 口Z c

.
ac

.
a ( u e )

.
1 一 c

,

—
诬少 I

月

一; , ~ 甲丁 片
.

—
州卜

—
KGav、‘一‘F J

~
U 气1 ‘ ,

口之
“

沉 口二 亡

该式类似于式(1)
,

增加的第一项表示轴向扩散

速率
,

最后一项吸附速率由气膜扩散速率表示
,

c F

表示杂 质 组 分在 吸 附剂 颗 粒表 面的浓 度

(m ol/em
,

)

。

( 2) 粒内物料衡算式

阅
,

ac

, , ,

扩‘
, .

l ac

, 、

丽卞外 丽~ 坏
、

石天泛十丽获
夕 ( 1 3 )

传质区

O 床长度 Z

图 2 速率模型浓度分布示意图

2
.
3 孔扩散模型

孔扩散模型是从吸附机理 出发
,

认为吸附

过程的传质阻力主要存在于吸附剂微孔内的内

扩散过程
。

然而吸附剂 内的微孔结构是复杂的
,

活性炭
、

硅胶等具有单分散孔
,

而沸石分子筛具

有双分散孔
,

其吸附剂颗粒是 由大小为 100 0 ~

90oonm 的晶粒粘结 起来的
,

因此 内扩 散过程

包括大孔扩散和微孔扩散两部分
。

通常认为大

孔阻力相对于微孔而言是很小的
,

因此对双分

散孔结构的数学处理也常采用类似于单孔结构

的微孔扩散模型来描述
。

基本方程包括床内物 料衡算式
,

粒 内物料

式 中
‘。

为 杂 质 组分 在颗粒 内 的浓 度 (m ol /

cm ,
)

,
: 。

为 粒 内孔 隙率
,

D

。

为粒 内扩 散 系数

(m 丫s)
,

R 为颗粒的径 向距离(
。
m )

。

( 3) 颗粒表面上的连续性方程

几聂l一
p
一 k·“一 :· , “ 4 ,

( 4) 吸附等温线方程
,

采用朗格缪尔式 (同

式 (4 ))
。

研究工作进而扩展到两元主体分离的孔扩

散模型
‘,

·

’。〕。

孔扩散模型必须数值求解
,

求解时

认为孔内的吸附过程为瞬时平衡的
,

通过求解

吸附剂颗粒的孔内浓度分布
,

进而得到床内气

相主体的浓度分布
。

其结果类似于图 2所示
。

有

研究者朗建议 采用粒 内抛物线浓度分 布的假

设
,

使模型的求解得到简化
。

2

.

4 多组分体系的非等温模型

前面介绍 了两元系统的几类数学模型
,

对

于多组分 系统
,

虽然模型方程的形式是与两 元

系统类似的
,

但是方 程都应对所有可吸附组分

列出
,

因此模 型的求解即使是最简单的平衡模

型也必须由数值求解
。

另外
,

为了表示混合气体

吸附时各个组分间的相互作用
,

吸附等温线常

采用扩展的朗格缪尔方程
:

刨说长查

q二B sP i
qi 一牙骊{瓦

(15)

式中的参数采用纯组分的朗格缪尔参数
。

对于非等温 系统
,

模型 中还需要包括能量
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衡算式
:

、
口
T

.
白了

, .

o

h

。 ,

_ _

、 .

L
a 刀
:c p:十 Pbc

p。 , 二丁十 印P
ocp:二万十 下犷 气I 一 1 0 )十 ‘1

口 ‘ d ‘ 三、b

一 ￡
) 艺Q 、些 ~ o

口t

( 1 6 )

式中
a
为包括粒 内孔隙的总空隙率

;pg和 介g分

别为气 相密 度 (kg/c m
3)和定 压 热 容 (J /k g

·

K )
;
p
、 为床层堆密度 (kg /

em ’
)
; c p

,

为吸附剂定

压热容(J/kg
·

K )

;

T 和 T
。

分别为床层和环境

温 度 (K ) ;h
。

为经过器壁的总传热系数(J/
cm ,

·
s

·

K )
;
R

、

为床层半径(c m )和 Q
;
为 i组分 的

吸附热(J/m
ol)

。

对于多组分体系变压吸附工艺的理论研究

至今报道尚不多
。

文献〔11〕举例说明了稀吸附

物的典型多组分吸附过程
,

所举 多组分体系包

括 H
ZO

、

H

Z

s

、

C O

Z

和 C H
‘
4 个组分

,

其床层 内

浓度分布图示于图 3
。

由图表 明随着各组分的

吸附前沿向前推进
,

发生强吸附组分对弱吸附

组分的置换作用
,

因而在较弱吸附组分的浓度

分布曲线上出现驼峰
,

其浓度超过进料值
。

这种

现象也可在其他多元体系吸附流出曲线的实验

测定结果 中观察到
〔“

·

‘, 〕 。

C

输入一

澡
。

兰方州
输出

闷卜~

图 3 各组分在床层内的浓度分布图

3 模型实用性的简单分析

前面介绍了对吸附动力学不同处理方法的

3 类模型
:
平衡模型

、

线性推动力模型和孔扩散

模型
。

这些模型 目前主要还停 留在理论研究阶

段
。

本文将对这些模型实际应用于开发变压吸

附工艺及设计最佳化的实用性作简单分析
。

平衡模型包括的基本方程数目最少
,

涉及

的物性参数也最少
,

且求解容易
。

对于吸附分离

主要取决于平衡吸附容量且吸附速度较快的情

况
,

采用平衡模型基本上可以得到满意的模拟

结果
。

例如活性炭吸附剂对 H
Z一

C H

‘

系统的主

体分离
,

由于活性炭颗粒较小
,

孔径较大
,

使孔

扩散阻力较小
,

在流量较低时
,

采用平衡模型与

采用孔扩散模型的模拟结果是很接近的
〔9 , 。

对于传质阻 力不可忽略的情况
,

特别是吸

附容量 比较接近
,

分离取决于扩散速率差 异的

系统
,

例如碳分子筛分离空气
,

必须采用速率模

型
。

孔扩散模型从传质机理出发分别考虑外扩

散和内扩散过程
,

并研究了粒 内浓度分布
,

已向

建立 比较 严格 的机理模型的方向前进 了一大

步
。

随着计算机的出现及计算技术的进步
,

求解

复杂数学模型的能力不断提高
。

然而模型中考

虑的因素越多
,

涉及的物性及传递参数也越多
,

它们的计算不仅费时且通常误差较大
,

将影响

模拟结果的准确性
。

实验还表明
,

孔扩散系数随

浓度不同而变化
,

采用恒定扩散系数的孔扩散

模型
,

其模拟结果也有相当大的误差
“。, 。

相 对而言
,

L D F 模 型是 简化 的动力学模

型
,

如把该模型速率方程中的总传质系数作为

经验常数处理
,

采用实验方法来决定其数值
,

则

实际上就是把简化模型所产生的全部误差都包

括在 内
。

研究结果表 明
,

适当选择总传质系数

(或 几 )之值
,

可以使 L D F 模型的模拟结果接近

于孔扩散模型
,

而计算效率则可大大提高
〔”

·

‘。〕。

在实际工业应用中
, 涉及的系统大量的是

多组分体系的主体分离
。

然而 目前对这类系统

的研究报道还甚少
,

表明目前理论研究成果离

工业应用尚有相当的距离
。

前文简单地提及了

多组分系统的模型
,

说 明即使是平衡模型也是

较为复杂的
,

且需要数值求解
。

因此
,

对于工艺

设计开发的实际应用而言
,

建议采用尽量简单

和容易求解的模型
,

只要模拟结果能反映过程

的基本规律
,

结果中的误差可以由适 当的修正

来解决
。

基于上述看法
,

认为对取决于平衡分离

的系统可以采用平衡模型
,

而对取决于吸附速

率的分离系统采用线性推动力模型较为适宜
。

4 平衡模型在氨厂弛放气提 H
Z

吸附过程中的应用

氨厂弛放气中含有 H
Z、

N

Z 、

A
r 和 C H

‘
4 个
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000�bA‘心二0O白11‘1.1丈11唱.1

灿盆\闷
奋

�
已

组分
,

各组分按吸附强弱次序排列为 C H
‘

>
N

Z

> A
r
>

H
: 。

难吸附的产品 H
:
组分含量约 60 %

。

H

:

的吸附容量相对于其他组分是很小的(为简

化计算假设 H
:
为惰性

,

并假设系统等温 )
。

由

于 H
:
的分离主要取决于 平衡吸 附容量的差

别
,

因此选用了多组分主体分离的平衡模型来

模拟吸附过程
。

计算中采用的原始数据列于表

aN :

‘

表 l 计算所用原始数据表

,且00
0.

0�八乙
q山n乙月了吸附压力

,

M P
a

吸附温度
,

K

吸附剂堆密度
,

k g /
e

rn
3

床层空隙率

床进 口处空塔流速
, 。
m /

s

0
.
4

5
.
1 0 6 7

原料气组成 C H ‘
N

:
A

r
H

Z

% 1 6
.

7 1 8

.
0 7

.
3 5 8

.
0

朗格缪尔参数 q.iB I

B 、
0
.

5 9 0
.
6 0 0

.
4 9

~ -

一
一. ..一

一
--一.“. . ~ .- ~

-

‘. . . . ~ . ~ . -

0 0

.

1 0

·

2
0

.

3 0

.

4
0

·

5
0

.

6

基本方程包括物料衡算式和吸附等温线方

程
,

并需要考虑床内气速的变化
。

( 1) 物料衡算式

物料衡算式同式 (1)
。

这里应用经理想气体

定律变换后 得到 的式 (7)
,

式中 i一 A
r 、

N

Z

和

C H ‘。

H

:

组分因假设为惰性
,

所以有
:

P ,

M
P

a

图 4 八r
、

N
Z

、

C H

4

的吸附等温线

床内气速变化的计算式可由总物料衡算式

推导出来
:

丝
日芯

( l 一 ￡
) R T

C

。 ,
q

i
圣

妙
i

‘ - 一石; 一
—口厂i 甜

(1 8 )

日夕H Z
, ,

(
之心HZ)

—
州卜

—
日忑 a 之

( 1 7 )

( 2) 吸附等温线方程

计算采用的吸附基础数据来源于文献〔l幻

中实验测定的吸附容量数据
,

a ‘
( L / k

g ) 吸附剂
,

对 C H
‘

选用平衡吸附容量
,

对 N
:
和 A r选用动

吸附量
。

由于实验数据是对混合气体测定的
,

所

以这些数据已包含多组分间的相互作用
,

则吸

附等温线采用单组分朗格缪尔式
a‘一qm

;
Bi 尸

i
/

(l + BI P
i)

。

各组分的朗格缪尔参数列于表 1
。

图

4 绘出了计算中所采用的 A r
、

N

Z 、

C H

‘

的吸 附

等温线
,

并标出了实验数据以供比较
。

还需要说

明的是
,

这些吸附容量数据包括了床层死容积

中存留的气体组分
,

因而与本模型中 q
。
的定义

是有差别的
。

·

r

模型求解时采用的初始条件为
:

夕
:
(
二
= o

,
t

) = 少10 ( 1 9 )

( i= H
: ,

A
r ,

N
:

和 C H
4)

夕。2 (
z ,

t
= 0 ) = 1 ( 2 0 )

\

模型求解的结果得到不同吸附时间时
,

床

内各组分的浓度分布
。

这里列举一组吸附时间

1005 时的浓度分布数据
,

见表 2
。

图 5 绘出了相

应的浓度分布图
。

2 5

L

溉
, 5

0
.
5 1

床长度

图 5 A r
、
N

Z 、

C H

J

1

.

5 2 2

.

Z

。

m

相应的浓度分布图
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表 2 吸附 1。。
s
后的各种气体的浓度分布数据(t 一10 0

5 )

z(crn ) A r(% ) N :(% ) C H ‘
( % ) H

:
( % ) u

(
e
m /

s
)

1 2 ( )

1 3 ( )

1 4 〔)

1 5 ()

1 6 ()

1 7 (,

1 8 ( )

1 9 ( )

2 (川

2 1〔)

2 2 (夕

2 3 0

2 4 ()

2 5 ()

2 6 0

2 7 0

7
.
3 0 ()0

7
.
3 ()0 1

7
.
3 7 6 7

9
.
1 8 6 5

9
.

2 2 9 8

9
.
2 2 9 7

9 2 2 9 8

9
.
2 3 3 1

9
.
4 1 3 2

1 3
.
2 4 4 1

1 3
.
8 4 0 3

1 3
.
8 1 9 2

1 3
.
2 5 2 6

4
.
4 6 2 4

()
,

3 3
7

( )

.

( ) ( ) 0 1

1
8

.

0 (
)

( ) ( )

1
8

.

( ) ( ) ( )
1

1
8

.

1
6 5 5

2 2

.

4 0 4 9

2 2

.

5 0 9 5

2 2

.

5 0
9

4

2
2

.

5 0 9 3

2 2

.

5
0

7
2

2
2

.

2
5

2
7

4

.

0 4 2 3

0

.

0 ( ) 0 2

0

.

() ( ) 0 ( )

0

.

0 ( ) ( ) 0

0

.

( ) 〔)()()

0
.
0 () 0 0

0
.
0 ()()0

1 6
.
7 0 0 0

1 6
.
6 9 8 2

1 6
.
2 5 9 6

()
.
4 6 5 7

0
.
()0 0 ()

0
.
0 0 0 0

0
.
0 0 0 0

0
.
0 0 0 0

()
.
0 0 0 ()

()
.
0 0 0 0

()
.
0 0 0 0

0
.
()0 0 0

()
.
()0 0 0

0
.
()0 0 0

()
.
0 0 0 0

()
.
()0 0 0

5 8
.
0 0 0 0

5 8
.
0 0 1 6

1 8
.
1 9 8 1

6 7
.
9 4 2 9

6 8
.
2 6 0 7

6 8
.
2 6 0 9

6 8
.
2 6 0 9

6 8
.
2 5 9 7

6 8
.
3 3 4 0

8 2
.
7 1 3 6

8 6
.
1 5 9 5

8 6
.
1 8 0 9

8 6
.
7 4 7 4

9 5
.
5 3 7 6

9 9
.
9 6 6 3

9 9
.
9 9 9 9

5
.
1 0 6 7

5
.
1 0 6 6

5
。

0 9 4 4

4

.

4
4 7 3

4

.

4
2 7

6

4

.

4
2 7 6

4

.

4
2 7

6

4

.

4
2 7 6

4

.

4
2 5 5

3

.

8 2
4

6

3

.

6 8
0

8

3

.

6
8

0 3

3

.

6 6 7 6

3

.

4
3 8 6

3

.

3
1 1

0

3

。

3 1 0 0

床进 口 至 1
.
Zm 间

,

各组分浓度均为进料组成
,

2

.

7 m 以后为纯 H
:

计算结果表明
,

吸附性最强 的 C H
;
其传质

区很窄
,

在传质 区里它的浓度迅速 由进 口 浓度

下降为 0
。

而吸附性较弱 的 N
:
和 A r 的浓度 曲

线均具有先上升后下降的形式
,

它们的最高浓

度都超过进 口浓度
。

N
:

的浓度 曲线上有一个驼

峰
,

发生在 C H
;
浓度下降时

。

A
r 浓度曲线的上

升段呈两级台阶的形式
,

第一 台阶发生在 CH
4

浓度下降时
,

而第二 台阶发生在 N : 浓度下降

时
。

该计算结果与理论分析 以及实验测定吸附

流出曲线所反映的吸附规律都是符合的
。

从定

量数据看
,

按 A
r 进 口 浓度计算使床层全部 达

到饱和所需要的吸附床长度为 2
.
gm

,

计算值为

2
.
7m

,

这是 由于吸附床内某个 区域 中 A
r
浓度

超过进 口 浓度所致
。

因此可以说 明
,

采用该简化

模型能反映氨厂弛放气提氢吸附过程的基本规

律
,

计算结果可提供工业装置设计参考
。

( 3) 为了实现理论研究与实际应用的结合
,

建议选用能反映工艺过程基本规律而又尽量简

化的模型
,

通过适 当的修正而得到有实用意义

的结果
。

( 4) 对氨 厂弛放气提氢的吸附过程建立了

多组分主体分离的平衡模型
。

模拟结果符合该

吸附过程的基本规律
,

表明该简化模型适用
,

计

算结果可提供工业装置设计参考
。

(本文收到时间 1994一03一23)

本文作者
:
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1 9 4 1 年生
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5 结果与讨论

(l) 概述了近年来变压吸附工艺数学模型
.

即平衡模型
、

线性推动力模型和孔扩散模型的

基本方程及求解方法
。

(
2) 目前对多组分体系的理论研究较少

,

而

在工业实际应用中大量涉及的是多组分体系的

主体分离过程
,

今后应加强这类 系统的理论研

究工作
。
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C N

一

16 号催化剂工业应用的技术经济初步评价

陈式荣

(云南天然气化工厂 云南水富 657800)

摘要
:
云南天然气化工厂使用 C N

一

16 号催化剂一年多来
,

明显节省了原料天然气
,

并使系统阻力下

降
,

炉管和管壁温度下降
,

它还具有一定的抗硫能力
,

取得明显的经济效益
。

关键词
:
一段转化催化剂 合成氨 技术经济评价

1 前言

CN 一

16 号催化剂是西南化工研究院 1984

年开始研制的多孔花板型一 段转化 催化 剂
。

1 9 9 2 年 4 月在云天化厂大修中整沪 (薄壁管型

号 H P
一

5
0) 装填 C N

一

16 号催化剂
,

于 5 月 17 日

升温还原正式投运
,

率先在全国大化肥装置中

使用
。

至今运行 已一年半
,

由于运 转正常
,

至

1993 年 4 月 24 日停车大修
,

年运转 日为 340

天
。

至 199 3年 12 月底止 C N
一

16 号催化剂在该

厂已运转 20 个月
,

平均日负荷 92 %
,

转化后工

序停车 3 次
,

一段炉仅停车两次
,

始终运转正

常
,

累计一年多来工厂取得利税近亿元
,

生产合

成氨 sookt以上
。

综观云天化厂 1992 年到 1993

年经济效益的取 得与 CN
一

16 号催化剂的使用

有直接关系
。

2 C N

一

16 号催化剂与 H P
一

50 薄壁

管的综合效益
由 于 同 时 采 用 了 L ake an d E 一110 2 P a ra

m o u nj T u b e L D 公司的薄壁管 和西南化工研

究院的 C N
一

16 催化剂
,

故观测的效果为综 合效

果
。

C N

一

16 号催化剂具有 比表面大
、

表观活性

大
、

空隙率高
、

强度好等优点
;
而 H P

一

50 薄壁管

因热阻小
、

传热快
、

管径粗
、

传热面积大
,

辐射传

热迅速
。

一年多来
,

取得的综合效益如下
。

2. 1 系统阻力下降

使用 C N
一

16 号催化剂和 H P
一

50 薄壁管后
,

炉管阻力由 。
.
3 M P

a 下降至 0
.
18M P a

,

下降了


