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膜分离回收氢气装置及其应用总结
朱春英

(山东青岛碱业股份有限公司天柱化肥分公司　266700)

　　青岛碱业股份有限公司天柱化肥分公司现拥

有年产 100 kt合成氨、160 kt尿素、80 kt碳铵、40

kt甲醇、50 kt甲醛、10 kt食品级液体二氧化碳、

20 kt双氧水的生产能力和 12 MW的发电能力。

为进一步发展加氢产品、增强企业竞争力 , 2004

年公司决定充分利用企业潜在的资源优势 ,新增

1套氢气回收装置。经过多次考察、论证 ,最终决

定采用中国科学院大连化学物理研究所研制的、

技术成熟的国产膜分离提氢装置。

1　提氢方案的确定

1. 1　合成放空气量的计算

已知 :新鲜气 CH4含量 2. 5% ,放空气 CH4含

量 20% ,吨氨实耗新鲜气 3 018 m
3 (标态 ) ,则吨

氨放空量 : 3 018 ×2. 5% ÷20% = 377 (m
3

,标态 )。

合成氨产量为 13. 3 t/h,每小时则合成放空量 :

377 ×13. 3 = 5 014 (m3 / h,标态 )。去提氢装置气

体的利用率取 80% ,则提氢装置处理放空气量

为 : 5 014 ×80% = 4 011 (m
3

/ h,标态 )。

1. 2　方案的比较

对于回收 H2 的方法 ,据了解 ,主要有深冷

法、变压吸附法和膜分离法。这 3种方法在技术

上都是成熟的 ,现根据了解的情况 , 3种方法的特

性比较见表 1。

根据调查比较 ,可以看出膜分离法提氢无论

在 H2纯度、投资、占地、消耗等方面都具有优势 ,

结合我公司实际情况最终决定采用较合理的、处

理能力为 4 000 m3 / h (标态 )放空气量、由中国科

学院大连化学物理研究所研制的、技术成熟的膜

分离提氢装置。

2　工艺介绍

2. 1　工艺流程

H2回收工艺流程分为 2个基本过程 ,即合

表 1　3种提氢方法的特性比较

　　项目 深冷法 变压吸附法 膜分离法

过程简易程度 复杂 较复杂 简单

操作压力 /MPa 4～6 0. 8～2. 0 11～13

产品 H2浓度 /% ～90 ≥99. 9 ≥99

H2回收率 /% ～95 ～85 ～83

单位产品能耗 较大 较小 最小

占地面积 /m2 200 180 40

放空气预处理 严格 简单 简单

相对投资 /万元 240 220 150

操作弹性 小 大 大

运行费用 较高 较低 最低

成放空气的预处理过程和膜分离过程。由合成系

统来的 23～32 MPa的放空气经管道过滤器和自

调阀减压至 10 MPa左右后进入水洗塔下部 ,由高

压水泵送来的软化水从塔顶喷淋而下通过填料层

净化气体中的 NH3 ,除 NH3后的气体经气水分离

器、预热器及管道过滤器后通过自调阀送入膜分

离器 ,回收的浓缩 H2送加氢产品车间作原料气

使用。一级尾气经减压后作为生活燃料气 ,二级

尾气经减压后送压缩三入重返合成系统。水洗塔

排出的氨水可送碳化或尿素解吸或外售。

2. 2　主要设备

主要设备规格、型号见表 2。

2. 3　主要技术参数

合成放空气压力 : 23～32 MPa;

水洗塔压力 : 11～13 MPa;

一级膜渗透气压力 :≤3. 0 MPa;

一级尾气压力 :≤0. 25 MPa;

二级膜渗透气压力 :≤0. 7 MPa;

二级膜分离器压差 :≤3. 0 MPa;

蒸汽压力 : 1. 0～1. 2 MPa;

仪表气压力 : 0. 6 MPa;

进膜分离器气体温度 : 40～50 ℃;

入水洗塔软水温度 : < 20 ℃;
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表 2　主要设备规格、型号

项目 规格、型号 数量 备　注

高压水泵　 3DP40 - 1. 5 /16 2台 1开 1备

水洗塔　　 ª426 mm ×6 000 mm 1台

塔内填充 16 mm ×16

mm ×0. 6 mm不锈钢
鲍尔环填料 ,高 2. 6

m

气液分离器 ª245 mm ×3 000 mm 1台

加热器　　U形套管式 1台
加热介质为 1. 2 MPa

蒸汽

一级膜分离
器组　　　

ª200 mm ×3 000 mm 1支

ª100 mm ×3 000 mm 4支
5支膜串连

二级膜分离
器组　　　

ª150 mm ×2 000 mm 3支 3支膜并联

　　水洗塔液位 : 35%～50% ;

膜分离器入口氨含量 :≤200 ×10
- 6

;

高浓氢气纯度 :≥98%。

3　装置运行情况

该膜分离提氢装置设计能力为 4 000 m
3

/ h

(标态 ) ,一级膜分离器组由 1支 ª200 mm ×3 000

mm和 4支 ª100 mm ×3 000 mm膜串联组成 ,二

级膜分离器组由 3支 ª150 mm ×2 000 mm膜并

联组成。该装置工艺设计合理 ,操作弹性大 ,放空

量小时可适当关停几支一级膜和二级膜 ;当合成

氨生产能力增加时 ,只需在预留的膜安装位置增

加几支膜即可。该装置运行效果很好 , H2纯度大

于 99% ,回收率高达 83%。

该装置设置了 1套自控系统 ,包括 3处压力

自调装置 ,即水洗塔气体入口、分离膜入口及渗透

气的压力 ; 2处液位自控 ,即水洗塔和气水分离器

液位 ; 1处温度自控 (入膜分离器气体温度 ) ; 5处

自动报警与联锁停车点 ,即水洗塔超压、氨水液位

超上下限、预热器超温、原料气与渗透气之间超压

差以及高压水泵跳闸 ,都会自动联锁使整个装置

先行报警 ,然后进入自我保护状态。因此 ,该装置

具有技术可靠、自动化程度高、操作简单、安全稳

定、管理方便等优点。

由于膜分离提氢装置回收放空气中的氢返回

合成氨系统压缩三段入口 ,相当于提高了合成系

统补充气中的氢含量 ,有利于造气工序工艺的稳

定 ,改善了气体质量 ,延长制气时间 ,对降低造气

消耗有一定作用。

H2回收系统投运以后 ,合成循环气 CH4 的

含量降低 2%左右 ,这有利于提高合成反应速率 ,

合成氨日产量较原来增加 4 t左右。

膜分离提氢装置运行后 ,同等负荷下合成系

统压力可降低 3 MPa左右 ,对压缩工段来说 ,六段

出口压力的降低 ,可以节约大量的电耗。据统计 ,

我厂吨氨耗电较原先下降 18 kW h;同时 ,由于压

缩机五、六段压力的降低 ,延长了压缩机活塞环及

活门等易损件的使用寿命 ,使压缩机更加安全稳

定地运行 ,从而减少了维修费用和停机影响。

4　经济效益分析

(1) 膜分离装置运行经济效益

①放空气量为 4 000 m
3

/h (标态 )、H2含量

为 59%、氢气总回收率为 83% ,则 1年回收 H2量

为 : 4 000 ×59% ×83 ×7 200 = 14 103 360 (m
3

,标

态 )。

吨煤实际制取精炼气为 2 320 m
3

/ h (标态 ) ,

则 H2的量为 1 740 m
3

/ h (标态 ) ,吨煤以 850元

计 ,则上述回收的 H2可节约原料费用为 :

850 ×( 14 103 360 ÷1 740 ) = 688. 96 (万

元 )。

②若吨氨节电 18 kW h,电价 0. 32元 / kW h

计 ,则年节电费用为 :

0. 32 ×18 ×(13. 3 ×7 200) = 55. 16 (万元 )。

(2) 未建膜分离装置时 ,放空气中的 H2作

生活燃料气 ( H2 价格 0. 4元 /m
3 ) ,增加的收入

为 :

0. 4元 /m3 ×14 103 360 = 564 (万元 )。
表 3　膜分离装置运行费用

项目 消耗定额 单价 年总价 /万元

蒸汽 0. 035 t/ h 88元 / t 2. 22

电 8 kW h 0. 32元 / kW h 1. 84

脱盐水 1. 5 t/h 5. 0元 / t 5. 40

仪表空气 7 m3 / h (标态 ) 0. 2元 /m3 1. 01

人工工资 4人 / a 15 000元 /人 6. 00

折旧费 14. 25

维修费 7. 50

合计 38. 22

注 :固定资产为 150万元 ;设备分 10年折旧 ,残值 5%计 ;设备维

修费按固定资产的 5%计

(3) 膜分离装置运行费用 (每年以 300 d计 )
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科技简讯
CFB物料循环系统的结焦及防范

结焦作为循环流化床锅炉 (CFB )物料循环系

统常见的故障 ,直接影响锅炉运行的稳定。本文

对物料循环系统结焦原因进行简单分析 ,并提出

一些防范措施。

1　物料循环系统

CFB物料循环系统是将烟气从炉膛中携带的

大量物料分离下来 ,并返回炉内形成循环燃烧。

其主要由旋风分离器、立管和回料阀组成。

要保证 CFB一定的循环倍率 ,物料循环系统

必须具备如下条件 :保证物料高效分离 ;防止炉内

烟气经回料阀串入分离器 ;回料稳定及回料量应

连续可调。

2　分离器内结焦

2. 1　结焦原因

旋风分离器处于绝热状态 ,循环物料中的细

颗粒可燃物及一氧化碳都会产生二次燃烧 (或再

燃现象 ) ,可造成局部超温。

另一方面旋风分离器处于负压状态 ,其密封

性能不好时 ,漏入空气使得二次燃烧加强 ,特别对

于掺烧造气煤渣的煤种 ,由于其碱酸比范围为

0. 4～0. 7,灰熔点较低 ,使其在较低温度下易结

焦。

2. 2　结焦防范

(1) 保证旋内分离器保温材料和施工质量 ,

提高保温材料耐高温性能和耐磨性能 ,防止内部

磨损 ,以防漏风。

(2) 正确控制返料风 ,维持旋风分离器内较

低的物料料位 ,保证分离物料能以一定的流速循

环 ,可减少结焦的形成。同时也应防止过低的料

位使炉内烟气经回料阀串入分离器 ,影响物料循

环及分离器的密封和分离效果。

(3) 控制旋风分离器入口温度。综合多年运

行经验 ,旋风分离器入口温度不宜超过 960 ℃,否

则结焦可能性较大。

3　返料器结焦

3. 1　返料器结焦原因

返料结焦与流化程度、循环物料的温度、循环

物料量的多少有关系。对非机械式返料器堵塞和

结焦是相辅相成的 ,堵塞后物料在回料阀内燃烧

可造成高温结焦 ,扩大事态 ,给处理增加难度。回

料阀风量不足是造成堵塞的主要原因 ,产生风量

不足的原因有如下几个方面 :

(1) 回料阀风帽小孔被堵塞 ,造成通风不良。

(2) 风帽的开孔率不够 ,不能满足流化物料

所需的流化风。

(3) 回料系统发生故障。

(4) 回料阀床面落入大块冷灰或保温材料 ,

使得流通面积减少。

(5) 风压不够。

3. 2　堵塞处理

一旦发现回料阀内堵塞 ,先要关闭流化风 ,利

用返料排灰管放掉冷灰 ,然后再采用间断送风的

形式投入回料阀 ,切不可先加强返料风量 ,以免引

起阀内结焦。

3. 3　结焦的预防

(1) 应在操作上加强回料风的调节 :不同的

回料阀 ,回料风量和调节方式不相同。作为最常

用的 U形阀 ,实际是一个小型流化床 ,回料风一

般由下部两小风室通过流化风帽进入阀内 ,运行

中通过调整松动风量 Q1、流化风量 Q2就可调节

回料量的大小 ,一般只要调整Q2就可以 ,在实际

见表 3。

根据上述分析 ,新增膜分离装置后每年净增

收入为 :

688. 96 + 55. 16 - 564 - 38. 22 = 141. 90 (万

元 )。

投资回收期为 : 150 ÷141. 90 = 1. 06 ( a)。

以上分析不计维修费用的降低和加氢产品所

产生的效益 ,由此可见 ,在合成氨系统新增膜分离

提氢装置是合成氨厂增产降耗的重要途径之一。

(收稿日期　2006 - 03 - 28)
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