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生产技术　经验总结

氢回收工程的改造与投运

宋红慧
(山西焦化集团有限公司化肥厂, 山西 洪洞　041606)

　　 [摘　要 ]合成氨生产过程排放的尾气通过氨回收及其配套的氢回收装置回收其中的氨及氢气, 解

决投运过程中存在的问题, 使尾气再进一步回收, 取得环保、经济效益双丰收。

　　 [关键词 ] 氢回收; 尾气; 问题; 改进

　　 [中图分类号 ] TQ 11612　 [文献标识码 ] B　 [文章编号 ]1004 9932 (2001) 04 0019 03

Tran sformation and operation of hydrogen recovery project
SON G Hong2hu i

(S hanx i Cok ing G roup L td ; H ong d ong 041606, Ch ina)

Abstract: Ammon ia and hydrogen con ta ined in the ta il gas from the ammon ia syn. L oop are recovered

th rough ammon iaöhydrogen recovery un it. T he p rob lem du ring the opera t ion is so lved and the ta il gas

is fu rther t rea ted, thu s ach ieving good resu lt in environm en ta l p ro tect ion and econom ic benefit.
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　　氨合成过程中排放尾气 (弛放气、吹除气) 的

回收治理工作, 是化肥企业环保治理工作的重点

项目。我公司合成氨尾气的综合利用, 经历了一

个由单纯常压制氨水、回收液氨 (1994年 10月氨

回收改造工程投运) 到回收氢气 (1997年 6月氢

回收工程投运) 的过程, 寻找到了一条较好的资

源综合利用途径, 不仅取得了较好的经济效益和

社会效益, 同时也为进一步开发氢后产品创造了

条件。

1　概　况

纵观化肥行业其它兄弟厂家的尾气治理工

作, 虽各有特色, 但不尽完美, 他们有的单纯制

氨水, 有的氨回收成液氨, 但未配套氢回收; 有

的虽上了氢回收, 但由于采用的是膜分离法, 无

法回收贮罐气中的氢气, 而且预处理过程制的氨

水仍存在污染。我们在选择与氨回收相配套的氢

回收模式上作了比较完备的考虑, 回收了弛放气

和吹除气, 根除了尾气污染的问题。

我公司氨回收改造工程自 1994年 10月投运

以来, 运行良好, 年回收液氨 1300 t以上。氨回

收排放的尾气, 其中含氢气约 59% , 送燃料管网

燃烧, 资源浪费严重。为了充分利用资源, 我们

采用了变压吸附提氢工艺, 将产品气送回合成氨

系统以增产合成氨, 解吸气仍送回燃料管网。目

前从含氢混合物中提纯氢气, 工业上采用的主要

有深冷分离法、膜分离法和变压吸附分离法。深

冷分离法历史最久, 工艺成熟可靠, 具有容量大、

收率高等缺点, 但工艺流程和设备复杂, 设备调

试和操作要求严格, 投资和能耗都比较高; 膜分

离法虽然工艺简单, 但存在回收率低、产品纯度

不高等特点, 不利于氢后产品的开发, 并且由于

其高压侧压力要求高, 低压尾气 (弛放气) 无法

回收。在选择与氨回收相配套的氢回收装置模式

上, 我们排除了前两种方法。而采用了变压吸附

分离法。我们采用的是四塔二均工艺, 具有工艺
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流程简单, 设备少, 自动化程度高, 能耗低, 产

品纯度高等特点。另外不需要动力设备, 在气源

压力下即可吸附提浓, 常压下脱附再生, 吸附前

后压差变化不大,产品气可直接配入高压机入口,

整个运行过程几乎无动力消耗, 且可根据需要对

产品气纯度作相应调整。考虑到除氨塔采用稀氨

水循环使用, 尾气氨含量较高, 而氨分子极性较

强, 不易脱附的特点, 变压吸附前设一级变温吸

附干燥装置,使入变压吸附装置前氨含量< 200×

10- 6。氢回收工程 1997年 6月 10日试车, 运行至

今, 受原料气量限制, 平均处理气量为 1000 m 3ö

h 左右 (设计处理能力为 2000 m 3öh)。产品气量

大约为 500 m 3öh。

2　设计中存在的问题与改造情况

原氨回收吸收塔为填料塔, 净化度不高, 一

般尾气氨含量为 015%～ 110% , 为满足氢回收工

艺要求, 将尾气氨含量降至 011%以下, 将原来的

填料塔改为等温板式泡罩塔。投用过程中存在以

下问题。

211　除氨塔降液管偏小

试车过程中, 发现除氨塔严重带液, 经分析

和计算, 原因为除氨塔降液管流通面积不够。原

设计除氨塔降液管为DN 25的管子两根, 对其进

行校核, 两根降液管每小时最多可以流过 01708

m 3 的液体。而进入除氨塔的稀氨水流量为 115～

215 m 3öh, 原降液管远不能满足工艺要求, 因此,

重新确定降液管。

选降液管液体流速w 为 0115 m ös, 稀氨水流

量为 210 m 3öh, 查管径、流量、流速关系算图, 并

根据塔板的实际情况, 降液管选为DN 50的管子

二根。

最上一层塔板与旋流除沫器距离为 230

mm , 小于塔板间距 (250 mm ) , 气液分离空间不

够, 经过校核计算, 10层板足以满足洗氨要求, 因

此决定去掉最上一层塔板, 将 11层塔板改为 10

层。经改造后彻底根除了带液问题。

212　除氨塔压力不易调节

除氨塔压力调节阀PV 03, 型号为 ZM AN

16K、DN 80, 阀前压力为 115 M Pa, 压差为 0101

M Pa。开车过程及氨回收单独投运时, 由于尾气

不带压, 压差约为 115M Pa, 使用 PV 03起不到

稳定除氨塔压力的作用。因而用原吸收塔调节阀

PV 01 临时代用, 该阀型号为 ZM BM 64K,

DN 25, 阀前压力为 115 M Pa, 阀后为 014 M Pa,

投运氢回收时, 采用旁路阀辅助调节, 可基本满

足生产要求。

213　除氨塔浓氨水出口管线偏小

除氨塔浓氨水出口管线原设计为DN 25, 位

于除氨塔底, 不能满足工艺要求, 在征得设计单

位同意后, 在塔下部增开一个DN 50的管口作浓

氨水出口管线, 原DN 25管线作排污管用, 由于新

开的管口距气相入口较近, 其向下的弯头长度不

够, 运行过程中液相夹带气泡, 将弯头长度加至

200 mm , 解决了浓氨水带液和底部排污问题, 保

证了吸收和蒸氨系统的稳定运行。

214　干燥塔升降压速率过快

变温吸附系统干燥塔为两台, 一塔吸附时另

一塔再生。干燥塔吸附时压力为 115 M Pa, 再生

时压力为 0103M Pa 左右。切换过程中, 只有 2～

3秒时间进行均压, 然后直接切换, 充卸压速率过

快造成了诸多不良后果:

(1) 所装填吸附剂 13X 分子筛粉化严重;

(2) 程控座板阀密封垫严重磨损、内漏;

(3) 内漏导致原料气大量损失, 解吸气压力

居高不下;

(4) 切换过程不平稳, 影响吸附压力。

我们从以下两方面进行了改造。

(1) 吸附剂由 13X 分子筛更换为强度较大的

活性氧化铝。

(2) 在干燥部分液压控制系统上增加单项节

流阀, 使切换时阀门缓缓打开 (大约 8～ 10 s) , 降

低了升降压速率。

改造后,干燥部分运行状况得到了较大改善,

投运之后运行基本稳定。

3　氢回收的运行效果

311　运行情况

表 1 是 1997 年 9 月 19 日～ 28 日氢回收运

行的部分数据。

从表 1可以看出, 由于目前合成氨系统低负

荷运行, 入氢回收原料气流量最大为 1606 m 3öh,

最小为 62619m 3öh, 平均为 1145m 3öh。氢气回收

率最高为 8615% , 最低为 6419% , 平均为

7516%。产品气流量平均为 58819m 3öh, 纯度为

8918%。
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表 1　氢回收运行情况

(1997年 9月 19～ 28日)

日期
原料气流量

m 3öh

产品气流量

m 3öh

产品气纯度

%

氢回收率

%

19 130015 77915 8517 8615

20 115516 63415 8911 8216

21 160610 88015 7613 8111

22 146211 81918 9010 8512

23 121016 53714 9118 6818

24 142018 72713 9813 7614

25 75610 31512 9218 6514

26 127910 65316 9019 7716

27 63116 28815 8616 6618

28 62619 25118 9517 6419

平均 114510 58819 8918 7516

　　其间, 监测干燥塔后氨含量最高为 82×

10- 6, 产品气中CH 4 含量最高一次为 215% , 一般

在 110%左右, 能满足工艺要求。

312　增产合成氨

在目前系统低负荷生产情况下, 按吨氨消耗

H 2量为 2190 m 3 (设计消耗值) 计算, 氢回收所

产氢气每小时增产合成氨 0124 t, 每年生产时间

以 8000小时计, 每年增产合成氨 1920 t。每年去

燃料管网气量为 4450 km 3。

313　对优化合成操作条件的意义

氢回收产品气流量以 58819 m 3öh 计, 纯度为

8918% , 送入合成系统后, 除按氢氮比为 3∶1消

耗掉 180121 m 3öh 氢气外, 每小时积累氢气

348162 m 3, 合成氨系统新鲜气量以 20000 m 3öh

计, 新鲜氢为 75% , 加入氢回收产品气后, 新鲜

氢为 7514%。

合成塔循环气量以 100 km 3 计, 10小时循环

氢可提高 315%。

以上计算表明, 根据合成氨系统的具体操作

条件, 通过调整氢回收的产品气纯度, 可获得不

同比例的氢氮混合气, 送入合成系统后, 可在一

定范围内调整氢氮比, 优化合成操作条件。因此

开好氨回收、氢回收, 也是搞好化肥系统氨碳平

衡的重要条件之一。

4　存在问题及改进建议

411　除氨塔压力调节问题

除氨塔现采用 PV 01 调节阀, 在氢回收投

运及气量变化较大时,需开旁路阀手动调节,存在

一定的安全隐患,建议采用图 1所示办法进行改造。

这样, 在氨回收单独运行时, PV 03全开,

图 5　除氨塔压力调节改造方案

投运 PV 01。氢回收投运后, 投运 PV 03, 并

且在系统发生超压及事故状态时, PV 01 可自

动打开泄压。

412　干燥系统的充泄压问题

干燥系统经过改造, 运行状况得到了较大的

改善, 但仍存在以下问题:

(1) 均压时解吸气瞬间断气;

(2) 切换时仍不够平稳, 影响吸附压力;

(3) 切换时升降压速率仍偏大, 影响吸附剂

的使用寿命。

建议增设泄压管线和解吸气近路管线 (图 2

中虚线部分) , 在切换前提前充压, 切换后缓慢泄

压 (如图 2所示) , 以确保干燥塔及吸附剂安全。

1998年改造时, 在干燥塔入口增设了充压管线,

用液压程控截止阀控制气量, 充压时间为 5m in。

基本上解决了催化剂的粉化问题。

图 2　干燥系统改造方案
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413　解吸气连续平稳外送问题

氢回收投运初期,解吸气一直未能得到回收,

主要是解吸气压力波动大, 时有时无, 而影响解

吸气平稳外送的因素主要有以下两方面。

(1) 干燥塔切换过程瞬间断气, 改进方案已

在 412中说明。

(2) 解吸气缓冲罐容积偏小, 致使逆放终压

偏高 (011 M Pa 以上) , 而解吸气缓冲罐设计最大

工作压力为 0106 M Pa, PV 10放空量又较大,

造成浪费。建议放空 PV 10接至燃料气管线上,

加以回收, 同时适当增大解吸气缓冲罐的容积。

1999年 8月利用闲置的 6400 m 3 气柜, 将尾气管

线接至气柜入口,利用气柜缓冲稳定尾气压力,从

而解决了尾气的平稳外送问题。
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　　氨氮废水的排放是当前氮肥厂较大的一类污

染源。大量的氨氮废水注入江河湖泊之后, 引起

自然生态大面积的富营养化,不仅破坏生态平衡,

而且由于局部地区水体污染严重, 给工业用水的

预处理带来极大的困难。为进一步改善厂区周围

环境及资江水质状况, 确保污染物排放达标, 我

公司对尿素生产过程中产生的高浓度氨氮废水进

行了深度水解处理, 取得了良好的效果。处理后

各项指标完全达到了国家规定的排放标准。

1　氨氮废水的水质特征

我公司合成氨、尿素设计生产能力分别为

180 k töa 和 300 k töa, 生产旺季氨氮废水排放量

为 800～ 1000 m 3öd。废水中的主要污染物来源于

设备、管道中未反应完全残留的CO 2、N H 3 及尿

素等, 水质随生产的变化波动较大, 见表 1。
表 1　氨氮废水水质

　　项　目 一般范围 平均值

水温ö°C 40～ 70 55

pH 715～ 918 818

COD cröm göL 1000～ 1800 1450

N H 3 N öm göL 10000～ 18500 14000

尿素öm göL 2000～ 6500 4500

2　氨氮废水处理工艺流程

废水中的氨、CO 2 在搅拌、曝气、气提等物理

作用下, 易于从水中逸出, 解吸就是利用蒸汽使

废水中的N H 3 和CO 2 从中逸出。但在低温低压条

件下, 只能去除N H 3 和CO 2, 废水中的尿素很难

分解。

尿素的水解按如下反应方程式进行:

N H 2CON H 2+ H 2O = 2N H 3+ CO 2- Q

为了获得满意的速率, 要求在高温下反应。

从反应方程式看, 应尽可能降低水解器进液

中氨和CO 2 的含量, 才能确保反应进行完全。因

此, 废水必须先在解吸塔内分离出游离的N H 3 和

CO 2。我公司氨氮废水采用了二段解吸、一段高温

深度水解处理工艺, 工艺流程见图 1。

3　调试运行情况及考核结果

该处理工艺的核心是水解塔和解吸塔内的温

度、压力是否稳定、适宜, 它直接影响到处理后

冷凝液中氨氮、尿素的含量。在试运行过程中, 对

装置暴露的缺陷进行了多次整改, 使装置具备了

高负荷生产条件。

2000年 11月 18～ 20日, 公司生产部组织有

关单位对该装置进行了连续 72 h 高负荷生产现

场考核验收。基本上按设计能力 (30 m 3öh 左右)

运行, 装置考核的重点是解吸塔和水解器各项工
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