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制 氢 装 置 的 技 术 改 进

西 南化工研 究院 陈绳武

以 性为原料的蒸汽转化制氮工 艺流程
,

未用变压吸附 ( p re ss u re S W in g A d s o rp tio n

缩写为P s 气 ) 技术代替传统的净化技术 已获

得推广
。

美国联碳公司(U
n io n C a rb id e eo

)于了9

“年首先采用PS A 技术净化中变 气制取高纯

度氢
,

其装 置投产以来
,

直统计到了95 2年 7

月
‘

为止该公 司 已投产7礴座〔1 〕
,

其中Pul y B ed
.

”塔P sA装笠于了, 7 7年 在西德莱菌
—

普德

维西 港w in te r sh a u会 司投产
,

该制氢 装 置

以石 油液化气为原抖
,

米用二步蒸汽转化
,

产氢设计能力为 4 7 0 0 0标米
“

/, 卜时
,

从 含 氮

7了肠的中变气中提纯为”
.

99 9肠〔2 〕
。

目 前

单系列Pol yBed PS A 装置的最大产氢能力为

82 50 0标米
“

/ 小 时
,

并作为制氢装置的 组 成

部份并入使 用〔1 〕

在国 内尚木见 有大型制氮装置或合 成氮

装笠米用 PS A 技术
,

然 而一些中型炼油厂 为

提高油 品质量
,

在炼油装笠技术改进中配套

建设产氮能 力为 50 00 ~ 1 0 0 0 0标米
“

门
、

时装

呈上
,

已采用P S A 净化技术
,

并列为计划项

目
。

制氮工 艺流程中的净化 系统 有 传 统 技

术
、

深冷
、

薄膜渗透以及PS A 技术
。

本文仅

就传统制氢流程 和 采用PS A 技术流程进行对

比评 述 , 讨论 了装置最佳化设计 , 介绍 PS A

技术概况
。

流程为转化气先经中变炉
,

使CO 含 量 降 至

3 帕以下
,

再经低变炉
,

使 C O 含 量 降 至

。
.

2肠以下
,

再经C o :

脱除和甲烷化转化炉
,

使之C o + c o
Z

《 1 o p p m
。

脱除C o :
常用物 理

吸收法 ( 甲醇洗涤
,

Se le x of 法等 ) 和化学 吸

收法 (我国引进13 套大型氨厂均采用化学吸

收法
,

其中有 8 套为苯菲尔法
,

5 套氮基 乙

酸法 )
,

本文作对比对象的传统流程上采用

u C A R 法
。

这种流程产氢纯度为 ~ 97 肠
。

采

用P S A净化技术的流程是中变后进入PsA 装

置
,

这种流程产氢纯度为”
.

99 9 %
,

其中杂

质含量也可降至 c o + C o Z

‘ 1 o p p m
。
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一
、

两种流程的对比

两种制氢装置的示意流程见图 1 。

传统

甘雌户雇

图 i 两种流程示意框 图

注
’
p o z, 二e d和柳

一Iv系 u e e 为PsA 装置注册商标
.

Po 一yB e。为‘一、。塔P ŝ 装宜
.

而云i而菇而该面



迄今Po lyBe d PS A 装置单系列处理能 力

可达到传统流程同样规模
,

这为评价 以
_

L两

种流程提供可比的基础
。

它们的设计基础条

件列下
:

产氢能力 50 x lo
。

标英尺叮天 ( 即

5 9 0 0 0标米
“

/小时 )

产品氢压力 3 50 磅/英寸
“
(表 ) (即

2 4
.

6公斤 / 厘米
2
)

氮纯度 传统流程 97 肠

采用咫A 流程99
.

99 9呱

原料 石脑油

嫩料 石脑油或2’燃料

油

过热蒸汽摘出 1 0 0 0 磅 / 英 寸
名

(表 )8 5 0
0

F (即

7 。公斤 /厘米
2 ,

4 5 4 ℃ )

对比装置的各自热平衡见图2
,

图3〔3 〕

以上两图都是最大限度地回收过程的废

热
,

在可比的基础上绘制的
。

由于采用Ps人

流程的氢回收率比传统流程低些
,

需要耗原

料增加
,

转化炉处理能力加大
。

此外转化炉

燃料的一部份是热值较低的PS A 系统解吸尾

气
,

增加了转化炉排烟量
。

这二方面的原因

使得采用PS A 流程的转化系统热损失和排烟

带出的热量增多
。

在净化系统方面传统流程

的热能消耗明显地大
。

从制氢装置 总 的 能

量 平衡来看
,

虽然采用PS A流程需输入的原

料加燃料总能量比传统流程多
,

然而前者流

程的蒸汽输出比传统流程约多六倍
。

’

根据以

上两图上数据计算得到
,

采用Ps A 流程总热

率为 8 4
.

6肠
,

传统流程为83
.

2 肠
。

和图 2
、

3 相适应的两座对比装置的投

资及产品成本计算结果列为表 1 〔3 〕
。

从表看

出装置投资采用 Ps A 流 程 略高 于 传统 流

程
,

然而过程热效率较高 (特别是蒸汽输出

作价的情况下 )
,

采用PS A 流程所增加那部

份投资
,

若用此两座装置的产品氢的差价来

表 了

制 氢 装 置 流 程

总建设投资
.

(万关元)

产品成本 (以美元 /小时计)

采用PS 人流程}传统流程

料料徽原

图 2 采用PS A 流程热平衡图(只 l。二 英热

单位/小时 )
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图 3 传统流程热平衡图(拭 10.
·

英热单位/ 小时)

注
: .

二

⋯

以单系列装置
, t 。了7年报价

每年折旧费为投资总饭3 2肠计

护修费分别以 2 肠和 3 , 的投资总娜计 入



偿还的话
,

计算表明约需 4 个月左右 即可收

回
。

文献〔4 〕提供了 1 9 8 2年的对比数据
,

此

数据已考虑能源上涨
,

美元贬值等因素
,

所

增加的那部分投资
,

约需 7 个月的产品氢差

价来偿还
。

二
、

. 佳化设计

一般认为 (一座高效的制氢 装 置 所 耗

的原料加然料的总量应为最低
,

然而在大多

数情况下这并非是很确切
。

应该考虑该过程

总的热能平衡
,

特别是过程废热回收
,

并以某

种形式输出的有效能量
。

本节评叙制氢装置

首先确定设计装置的共同参数 (转化炉出口

处操作压力和操作温度
,
水碳比

,
转化后的

甲烷残余量
,
催化剂类型和数量等 )

,

然后

在以上参数基础上
,

以过程总输出热量和总

输入热量之比的百 分数高低来评叙装置是否

达到最佳化
。

表 2 列出七种流程的比较表〔5 〕
。

这七种

流程以流程1
.

为基础
,

并根据用户具体情况

增添设备和完善流程
,

使之达到各自的设计

目标
。

流程1
’

见图 4
,

该流程以天然气为原料

(以它为例
,

所得 到的结果同样适用于其他

烃类为原料的制氢装置 )
,

转化炉出来的转

化气同原料气换热
,

原料气被预热 至 3 70 ℃

左右进氧化锌层进行加氢脱硫
,

再和饱和水

蒸汽混合
,

经转化炉对流段被预热至 4 00 ~

48 。℃之间
。

转化炉出口操作压力为1 7
.

5~ 28

公斤 /厘米
“,

温度为8 16 ~ 8 71 ℃
。

出转化炉的
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流
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气体先通过废热锅炉回收热量
,

再同原料气

换热
,

气体被冷却至 35 。℃左右进中变炉
,

出

中变炉气体温度为 4 00 一 落2 3 ℃
、

经同收热垦

(用于预热锅炉给水和除氧器给水 ) 后
,

自

身冷却至环境温度 (冷却过程中出来的冷凝

水也回收作为锅炉给水 ) 进P SA 装置
,

所有

杂质 CO
、 CO : 、

N
: 、 CH ‘ 、

H Z o 等一次被清

除
。

转化炉排出的烟气在对流段换热
,

先经

蒸汽发生器盘管和原料气预热盘管
,

再经另

一组蒸汽发生器盘管
。

烟气自身冷却至 2 60

℃左右排空
。

这流程具有产品氢成本最低的

特点
。

尸尸 ~~~

尹尹
二

乙乙乙 t二)))

图 4 流程 l ’制氢装置

3 ’

中对流段中新增的锅炉给水预热改为空气

预热器
,

将供撤料用的空气预热至 400 ℃(一

般认为空气预热至 3巧℃左右是最经济的)
。

在流程
、 .

中使原料加燃料总量降至最低值
。

这种流程只适用于在输出蒸汽的价值大大低

于产生相应多蒸汽所需燃料的价值时
,

才能

显示出它的经济性和合理性
。

流程5
.

和4
.

基本相同
,

只增设了低变工

序
, 流程6 ‘

和2 .

基本相同
,

也只增设了低变

工序
。

由于增设了低变
,

明显地降低了原料

消耗量
。

流程7
’

和 4
.

基本相同
。

流程上对燃烧用

的空气进行预热
,

原料气预热也达最高值
,

但是只设有中变工序
。

此外在中变后采用兰

金循环发电系统代替4 移

上锅炉给 水换 热 系

统
。

整个流程上除 自身用的蒸汽之外
,

多余

的蒸汽也供兰金循环发电
。

兰金循环发电示

意流程见图 5
,

在兰金循环中
,

循环介质在膨

胀机出口压力下冷凝
,

然后用泵进行升压
,

使其比进 口压力稍高一些
,

在此恒定压力下

汽化
,

任其 自然过热
,

最后通过一个径流式

膨胀机进行等墒膨胀
。

膨胀机直接驱动发电

机组发电
。

流程2 ’

和1
.

仅有很小差异
,

在转化炉对

流段增设了一组作为锅炉给水换热盘管
,

(此

组盘管和中变后的换热器分别通有相同的流

率 ) 使之排烟温度下降为1 49 ℃左右
,

提高过

程的效率
。

值得指出
,

如果烟道气通道中补

充姗料供热
,

使原料气预热温度达到或者高

于 4 80 ℃
,

在此操作条件下其经济效果会更好

些
。

流程3 ’

和2
’

基本相同
,

只是在废热锅炉

之后增设一个换热器
,

作为工艺用的蒸汽预

热器
。

在这流程中
,

原料气预热 温 度 可 达

53 8℃左右
,

使之嫩料需要量有所下降
,

而热

效率仍然是较高
,

但比2
。

稍低一些
。

流程4
。

和流程3
‘

基本相同
,

只是把流程

娜娜肠
1

...

图 5 兰金循环发电示意流程

从表 2 得 到以下结论
:

1
.

列出的七种流程都是可行的
,

它们

的原料加燃料总需要量(以1 0 0 0标米
3
产品氢

计 )为3 5 42 4 0 0 ~ 4 2 9 5 0 0 0千卡
;
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2
.

当蒸汽输出有效益时
,

过程热效率

和单位产品的能耗无多大关系
。

例 2
’

能耗最

高而效率达 到较高水平 , 4 。

能耗最低而效率

也达到较高水平
。

3
.

当蒸汽输 出无效益时
。

单位产品的

能耗最低时
,

而热效率必是最高 (除采用兰

金循环发电之外 )
。

在这种情况下采用兰金

循环发电
,

过程效率可达77
.

招肠
。

4
.

最佳化设计除考虑原料和燃料价格

之外
,

必考虑蒸汽输出或电能榆出的经济效

益等因素
。

以上所讨论的七种流程 中都是采用PS A

净化技术
。

由于P S A技术对烃类转化气经中

变后的杂质组份C o
、

C O Z 、

H
2 0

、

CH
‘

等 能

一次清除
,

即使 以夭然气为原料的转化气中

含有N
: ,

也能一并清除
。

鉴于这个特点
,

采

用PsA技术的制氢装置对转化炉的操作可以

选择较缓和的条 件
,

一般来 说可选择较 低的

转化温度和适当降低水碳比
,

这样可以延长

炉管寿命和增加蒸汽的输出
。

调整操作条件

后的转化气中残余甲烷含量会有所上升
,

然

而这些甲烷组份随同杂质一并被P S A 系统清

除
.

并送往转化炉供作为燃 料用
。

最佳化设

计 如 何 考 虑水碳比参数请参见图 6
、

7〔6 〕
。

此两图说明
:

当使用丁烷作为原料和燃料
,

转化炉操作温度和压力 确定之后
,

以水碳比

为唯一变量参数
,

将相应地得到原料和燃料

总需要量
,

输出蒸汽量
,

转化所需热量 以及

匹配的PS A 装置规模等相对百分比
。

当水碳

比在 3 附近变化将有如下的结果
。

1
.

在水淡比低于 3 的一段范围内
,

总

的原料加燃料量基本保持不变
。

即当水碳比

减小
,

由于转化不完全导致原料 需要 量 增

加
,

可是在此条件下PS A 系统回收的尾气热

值有所增大
,

使之燃料需要量减少
,

两者相

互抵销
。

2
.

水碳比降低
。

过程需要 蒸 汽 量 减

少
,

净输出蒸汽量增加
。

图 7 水碳 比对转 化所需热t 和P S A规模大小的

相对关系

3
.

水碳比若采用低于2
.

5 ,

蒸汽转化所

需的热量明显地增多
。

而水碳比在2
.

5 ~ 3范

围
,

所需热量基本保持不变
。

、
.

水碳比降低
,

转化不完全
,

对Ps A

系统而言所清除的杂质量增多
,

则和转化工

序配套的PS A 工序设备要加大
。

水碳比变化

对制氢装置其他工序的设备大小 也 有 些 影

响
,

如 当水碳比降低
,

脱硫设备加大
,

废热

回收和中变系统等设备缩小
。

总之水碳比适当的降低
,

操作成本有所

下降而装置投资有微小的增加
。

如果输出蒸

汽有较高估价
,

且原料与燃料价格相等
,

在

这种条件下最佳的水碳比为低于 3
。

三
、 P SA 净化技术

U C C早 期开发的 H y滋v P s A 四塔一次均



压工艺〔, )其原理见图 8
。

塔1
’

正处吸 附 操

作步骤
,

在塔顶收集高纯的产品氛
,
塔 2 ,

为

降压操作步骤
,

首先使塔 4 .

升压
,

然后给塔 3
’

提供冲谁气
,
塔 3

‘

正处较低压力下释放解吸

气丈然后由塔 2
·

来的气体进行低压下冲洗
,

使塔内杂质组份排放出来
,
塔4

‘

先由塔2
’

来

的气体充压
,

再 由塔 1
一少部份产品气使之

升压到吸附状态时的压力
。

就每个吸附塔而

言
,

在一个操作循环周期里要经历七个操作

步骤—
吸附

、

顺向降压平衡
、

顺放
、

逆 向

解吸
、

冲洗
、

升压平衡
、

最终充压
。

图 8 四塔一次均压 PS A工艺原理国

图 8 中塔 4
.

先接受塔2
.

顺 向降压平衡的

气体
,

后接受塔1 ‘

的产品氢
,

这二部份气体

都在下一循环周期里全部回收
。

然而塔 2
.

顺

向降压平衡时
,

刚开始通往塔 4
。

的气体杂质

很少
,

然后逐渐增加
,

在塔4’出现出口端杂

质比进 口端高
,

当塔4 .

切换为吸附操作步骤

时
,

塔出口端的杂质跟随产品氢出来
,

使之

氢纯度下降
,

这种现象即所谓
‘

反混
’ 。

从

理论上而言
,

若降压 一 升压平衡为无数多

时
,

可完全消除
“

反混
”

现象
。

然而实际上

在州yBe d多塔PsA装置上采用三次降压一
-

升压平衡
,

产品纯度和氢回收率达到满意的

程度
。

不同样产品氢的纯度下
, pul yBed 多塔

流程比H ysi v 四塔一次均压和四塔二 次 均 压

〔8 〕的氢回收率分别增加 10 肠和 6
.

2肠〔3 〕〔“〕
’

相应地降低了设备投资
。

P S A装置的吸附伏态压力可在 7 ~ 45 公

斤/ 厘米
,
范围选择

,

但是从转化炉操作压力

和PS A装置自身的效率来决定
,

一般认为20

公斤 /厘米
2

左右为最佳
。

产品氢输出压力约

比输入系统的中变气压力低。
.

5 ~ 1 公斤 / 厘

米
“ 。

在 10 塔流程上
,

在任何时候
,

处 在 吸

附状态的相互衔接的有三个塔
,

即 使 在切

换的瞬时
,

仍能保持恒定的输 出 压 力
,

输

出产品氢的流量虽然有些波动
,

但 波 动 范

围为 士 2
.

5 肠
,

对蒸汽转化工序不 会 有 所 影

响〔6 〕
。

杂质释放解吸压力通常为 接 近 常 压
.

如 果 解 吸 压力 由。
.

3公斤/ 厘米
“

升至 4
.

0公

斤 / 厘米
2 ,

有人估计氢回收率将下降 20 肠 左

右〔‘“〕
。

在 10 塔流程上
,

任何时候处在解吸状

态有二个塔
,

在较低压力下流出的尾气成分

和压力仍有所波动(参见图的
。

因此在流程上

设有二个贮雌
,

第一雄作为缓冲和平衡气量

的变化
,

第二雄作为棍合平衡成分兼作缓冲
。

在逆向解吸刚开始瞬时
,

大量的释放气体充

满缓冲雄
,

当降到一定低的压力时
,

有少量的

解吸气直接送往混合雄
,

同时缓冲雏周期性

地把贮积气体放回混合堆
,

在此罐内混合
,

并保持一定的低压输出尾气
。

经以上双个罐

缓冲和混合后
,

愉给转化炉姗料使用
,

对转

化炉愉入热量波动范围为 1 肠以下〔‘〕
。

【 { }各畴触峨

叭 {} {丫

封峨牛{目
时何

图 , 解吸气流盆波动图



PsA过程 可获超纯产品氢
,

然而当氢纯

度由9 9
.

。呱提高至99
.

999 肠时
,

’

氢回收率估

计下降 4 肠〔‘“〕
。

表 3 说明〔“〕,

当原料气组份

相同
,

而对产品氢的杂质组份 中惰性气体和

氧要求提高
,

氢回收率下降和装置投资增加
,

当产品氢要求相同
,

而原料气中C O 组 份 增

加
,

氢含量降低
,

则氢回收率进一步下降
,

装置投资将有较大的增加
。

表 )

飞~ 计认
{

情 况 2 ·

}

1
了3

.

。6

】
1 0

·

6 5 { 0
.

5 8

·

护
·

⋯ {
, 。。pp m

} {
c O I

‘o pp m }
, o pp ln }

’OP p m

”
一

二回收率
·

_
匕

82 ,

{
8 1 ,

{
, 置投资二 ⋯

2 4 。万美元
{

2 5 2万美元 ⋯
2 8 2万 , 元

注
: .

氢回收率为84 肠士 2肠
,

表上取低值
.

二
U C C于 1 9 86年 4 月为云南开远化肥厂PS A 装置 (处理气 t s l。。。标米

,
/ 小时 ) 报价值

.

制氢装置采用PS A 净化技术的优越性除
_

L述之外
,

还有以下特点
:

装置能力调节范

围大
,

在设计能力的1 00 帕~ O 肠都可以正常

运行
,
装置开停车方便

,

若系统操作工况 已

建立
,

开停车只需几分钟即可, 装置稳定 可

靠
,

开工率 可达99 肠以上
,

不必承担任何风

险 (在传统流程上
,

往往担心含碳化合物穿

漏
,

导致甲烷化反应炉超温 )
,

而且产品纯

度高
,

给下游用氢装置的催化剂使用创造 良

好条件
,

减少或者完全不需弛放惰性气体
。
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