
1 9 9 2 年第 3 期 深 冷 技 术

·

专题论述
‘

对渣油制氨的进旧空分设备的分析
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7 1 0 04 9)

【摘要】 我国以 渣油 为原料 的制氛工厂
,

配套使用的 大型空分设备是从德国林

德公司进 口 的
。

本文对该机从制冷系统
、

净化 系统和精馏 系统进行 了深入的分析
,

基本上搞清 了该机能耗高
、

氮提取率低的原因
,

为该机的 改造和今后选择内压缩 空

分流程提供 了依据
。

图 3
。
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为了适应用煤或渣油为原料的大型合成

氨工厂对高压氧气和压力氮气的需要
,

德国

林德公司设计了内压缩空分流程
。

80 年代中

期
,

我国在乌鲁木齐
、

镇海和银川建立的三

座年产30 万吨合成氨工厂
,

均采用了此种流

程的空分设备
,

简称
“ 2 8 0 0 。”空分设备

。

这种

流程能较好的直接配合合成氨工艺流程的需

要
,

解决了高压压缩氧气在技术上的困难
。

但是
,

它的提取率低
,

综合利用水平差
,

流

程十分复杂
。

已有文章对它进行了评论和介

绍 [‘]
,
〔2 1

。

鉴于三家氨厂未达到年产指标
,

因此对
“ 2 8 。。o

”

空分设备提出了增加氧产量
、

提高氧

提取率
、

降低能耗的要求
。

某些地区
,

如乌

鲁木齐地区
,

缺少氢气
,

若能适当提氢也是

很受欢迎的
。

最理想的办法是对 原
“
2 8 0 0 0 ”

空分设备不作大的变动
,

而实现上述要求
。

为此有必要对
“2 8 0 0 0

”

空分设备进行更为深

入的剖析
,

以明确改造的可能性及方向
。

本

文针对乌鲁木齐石化总厂的
“
2 8 0 0 0

”

空分设

备的制冷系统
、

精馏系统和净化系统三个方

面
,

进行分析
。

乌鲁木齐
“ 2 8 0 0 0 ”

空分设备流程见图l
。

该机生产 9
.

7 M Pa 的纯氧气 2 7 0 0 0 m
3

/ h
,

0
.

5 8 MPa 的纯氮气6 30 0 m
3

/ h
, 7

.

7M P a 的

纯氮气 3 0 7 0 0 m
“

/ h(此氮气实际是外压缩
,

由

0
.

5 8 M Pa 压到7
.

7 M Pa )
。

空分设备氧提取

率7 5
.

7 7%
,

以氧产品折算的单位能耗 29 0 4
.

5

kJ/ m 30
: ,

以氧
、

氮产品折算的单位能耗为

2 15 7 k J/ m
3

0
: + N

Z 。

一
、

制冷系统分析

内压缩流程的主要特点是采用液氧泵把

主冷凝蒸发器中排出的液氧压缩至高压
,

再

回收高压液氧的冷量
,

使其成为气氧排出塔

外
。

这样
,

主冷凝蒸发器大约少凝结液氮的

数量为氧产量的1
.

42 倍
。

为了避免由此引起

下塔回流液的减少
,

而导致下塔精馏工况紧

张
,

必然要使用高纯氮回收高压液氧复热的

冷量
,

以形成液氮作为下塔精馏的回流液
。

因此
,

一般来说
,

内压缩流程的大型空

分设备
,

常常是由一个低压空分流程和氮循

环的液化流程组合而成
。 “ 2 8 0 00 ”

空分 设备

正是这样
,

采用一个全低压空分流程和一个

高压 (1 1
.

7 M Pa )
、

中压 (7
.

7 M Pa ) 氮的循

环流程组合而成
。

乌鲁木齐
“ 2 8 0 0 0

”

空分设备
,

采用E 4 换

热器中顺流的高压氮 (1 1
.

7 M Pa) 回收高压

液氧的冷量
,

由该换热器的q 一T 图 可见 (图
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K l一空压机

液氮换热器

图 1

V l一空气冷却塔 E l一板翅式可逆换热器 C l一精馏塔 E Z一液空
、

S1 一液氮分离器 E 3一液化器 E S一高压氮换热器 E 6一膨胀换热器

污液氮
、

纯

E 4一高压

氮一高压氧换热器 E 7一氨冷器 K Z一氮压机 T I 一透平膨胀机

2 ) ,

在氧气 1 51 K 截面处
,

温差仅 5 ℃
。

若

氧超负荷为2 8 0 0O m
”

/ h
,

则发现该截面处温

差为3
.

5 ℃
,

表明该换热器增负荷的可能性较

小
,

也即氧增产的可能性较小
。

在该换热器

热端氧气3 0 8
.

5 K 时
,

热端温差降至4
.

5℃
。

为了减少该换热器的复热不足损失
,

而将氧

气排出温度定为3 0 8
.

5 K
。

此时
,

顺流高压氮

入 E 4 换热器温度为 31 3 K
。

E 4 换热器中顺

流高压氮回收液氧冷量后
,

节流至下塔仅能

得到液化率约 70 %
,

只是氧产量的O
。

95 倍
,

不足以弥补下塔回流液的不足
。

因此
,

再设

置 E 3
、

E S
、

E 6 换热器
,

及将 5 1 内 的液氮

到 E Z 换热器过冷
,

目的都是为了取得 冷量

增加液氮的数量
。

特别是其中的 E S 换热器
,

用 7
。

7 M Pa 的压力氮
,

去回收下塔排 出 的

。
.

58 MPa 压力的循环氮的冷量
。

该 换热器

的 q 一T 图表明 ( 见图 3 ) ,

当冷氮气的温度

在 2 3 3 K 时
,

温差为5℃ ;
温度 2 4 0 K 时

,

温

差约为0
.

5℃
。

这意味着
,

该换热器若要正常工作
,
7

.

7

M P a 的高压氮需先降温至2 38 K 后
,

才能进

入 E S 换热器
,

这样 氮循环中又增加氨预冷

换热器 E 7
。

至此
“2 8 0 0 0

”

空分设备使用的氮
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循环回收系统
,

不仅是一个高压( 1 1
.

7 M I
)a

和 7
.

7 M Pa ) 的节流氮流程
,

而且是一个涉

及预冷和要设众多不同压力等级换热器的较

为复杂的空分流程
。

由分析
“
2 8 0 0 0

”

空分设备正常工况的制

冷量得知
,

空气等温节流制冷量占总制冷量

的 7
.

2 2%
,

氮循环部分等温节流制冷量 (包

含氨制冷量 ) 占总制冷量 的 40
.

14 %
,

其余

5 2
.

64 %为膨胀机生产的制冷量
。

而制冷量的

消耗分配为
:
跑冷损失是1 4

.

38 %
,

主换热器

复热不足损失为19
.

87 %
,

循环氮复热不足损

失为4 1
.

88 %
,

压力氧的损失为22
。

48 %
,

其

余1
.

39 %为压力氮
、

液氮
、

仪表空气等损失
。

由以上比例数字可得出
:

(1)
“2 8 0 0。

”

空分设备 与一般大型空分

设备相比
,

制冷量的获得不是主要依靠廉价

而有效的透平膨胀机
。

(2) 主换热器 E l 的 损失较大
,

这主要

是因为它的热端温差太大
。

(3) 循环氮的复热不足损失较大
,

这主

要是因为高压循环氮 是 由 E l 和 E S 换热器

排出塔外
,

而又由 E 4 换热器 进入塔内的
。

对该机进一步进行有效能分析发现
,

除

精馏 系统 拥损失大外
,

主换热器 E l 的烟损

失较大占总拥损失的3 7
。

2 %
,

氮循环中的节

流阀的拥损失也较大占总拥损失的1 1
。

2 %
。

主换热器拥损失大的原因
,

除热端温差大外
,

也是因为循环氮系统的部分氮最 是在 E l 换

热器中复热的
。

从
“ 2 8 0 0 0 ”

空分设备的能量平衡分析和

拥损失分析
,

都一致揭示该机采用高压节流

氮循环是不经济的
,

也是该机能耗高的原因

之一
。

二
、

净化系统分析
“2 8 0 0 0

”

空分设备
,

采用冻结法在 E l 换

热器内除去水分及二氧化碳
。

为了保证自清

除的进行
,

在使用环流法时
,

产品气的总量

一般不得超过总加工空气量的40 %
,

即供自

清除用的污氮量
,

不得少于总加工空气量的

60 %
。 “ 2 8。。。”空分设备的产品气体量较大

,

为了得到足够数量的污氮
,

采用降低污氮纯

度
,

也即增加加工空气量的办法
,

使得该机

的污氮量达到6 1
.

5 %
。

就
“ 2 8 0 0 0 ” 空分设备

而言
,

若想进一步增加氧产量
,

污氮数量会

减少
。

若污氮量以最少60 %为极限
,

氧气可

增加约2 5 0 0 m
“

/ h
,

但氧提取率也只有 83 %
,

低于国产大型低压空分设备氧提取率约5 %
,

与发达国家的大型空分设备氧提取率98 %相

差甚远 13 1
。

此外
,

由于供自清除的污氮量甚少
,

不

得不将 E l 换热器的冷端温差 设计得较小
,

即 I K
。

为了使 E l 的总传热面积不致过大
,

以免金属耗量增加及制造困难
,

又不得不将

热端温差取大
,

为 4 K (通常取 2 ~ 3 K )
。

由此可见
,

在产品气量较大的条件下
,

又要采用冻结法净化空气中的水分及二氧化

碳
,

就不得不降低氧提取率
,

和增加设备的

能耗
。

三
、

精馏系统分析
“2 8 0 0 0 ”空分设备精馏系统的特点是

,

在

上塔送入 o
.

2 03 m
3

/ m
3
A 膨胀空气的同时

,

又

在下塔抽取 0
.

22 2 m
3

/ m
3
A 的压力氮

,

因此
,

上塔的精馏潜力已充分的利用
。

为了弄清精

馏系统中尚有多少潜力
,

分别对氧气产量为

3 0 0 0 0 m
3

/ h
、

2 7 0 0 om
3

/ h时
,

粗氨提取率为

30 %和10 %的情况进行了精馏工况计算
。

当氧产量为 3 0 0 0 0 m 3
/ h 时

,

上塔精馏段

的实际回流比已接近最小回流比
,

说明精馏

已属不可能
。

在不增加氧产量的前提下
,

粗

氢提取率为30 %时
, _

上塔精馏段实际回流比

是最小回流比的 1
。

1倍 ; 粗氨提取率为 10 %

时
,

是 1
.

3 倍
,

这就说明上塔仅有提取粗氢
16 6 m 3

/ h 的潜力
。

对下塔按二元系计算精馏工况
,

其结果

是
:

下塔的污液氮至纯氮 抽出段 (简称第 亚

段 )的理论塔板数15 块
,

此段实际设置27 块塔
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板
,

因此塔板效率5 5
。

5 %
。

下塔塔底至污液

氮抽出段 (简称第 工段 )的理论塔板数 6
.

8块
,

此段实际塔板数 13 块
,

塔板效率52
.

5 %
。

下

塔按二元系计算塔板平均效率为5 4
。

5 %
,

对

大型空分设备下塔而言
,

此值是偏高的兀‘, ,

换句话讲下塔的实际塔板总数偏少
。

尤其下

塔第 I段塔板数偏少
,

这就使提高污氮的含

氮量带来了困难
。

对上塔按三元系计算精馏工况
,

其结果

是
:
上塔塔板效率仅 2 6

.

6 1 %
,

此值是 偏低

的[’]
,

即上塔塔板数偏多
。

现上塔各段塔板

数配置
,

液空进料口至膨胀空气进料口共设

置实际塔板数18 块
。

一个正规设计的上塔
,

若不提氢
,

此段仅有 2 ~ 4 块实际塔板 工“〕,

如果入塔膨胀空气过热度大
,

可以略增加一

点塔板数
。

计算表明
,

此段塔板数取得太多
,

反而破坏了上塔的氢富集
,

在上塔氢最富集

处
,

氨浓度仅为3
.

65 %
,

而上塔排出液氧中

尚有 0
.

5 %左右的氮
。

总之
, “ 2 8 0 0 0

”

空分设

备上塔塔板配置的不合理及过多的塔板数
,

不仅增加了总能耗
,

而且造成该机上塔塔板

配置若不作适当变动
,

就无法提氢
。

上述三方面的分析 已十分明确
,

由林德

公司进口的乌鲁木齐石化总厂
“ 2 8 0 0 0

”

空分

设备
,

其增产的可能性较小
,

即该机的操作

弹性小
。

其特点为
:

(1) 制冷系统是由一个低压空分流程和

高压氮循环流程组成
。

流程中涉及到1 1
.

了
、

7
.

7
、

1
.

0 及 0
.

6 5 M Pa 四个压力
,

而且制冷

量中约有40 %在氮循环中消耗掉
,

因此
,

流

程组织复杂
,

能量消耗较高
。

(2) 氧和氮产品的总量约占总加工空气

量的 3 8
.

5 %
。

氮
、

氧产量之 比为 V 氮 / V 氧 =

1
.

3 7 1 ,

因此 为了保证 E l 换热器 自清除时

对污氮数量的要求
,

造成该机提取率较低
,

仅7 5
。

77 %
。

(3 ) 采用高压氮 在 E 4 换热器内回收高

压氧的冷量
。

为了避免出现负温差
,

该换热

器能增加液氧的冷量回收量是有限的
。

当氧

产量增大到 2 8 0 0 0 m s/ h 时
,

该换热器 最小

温差 约 3
.

5℃
,

若再进一步增大氧产量已属

不可能
。

(4) 因为 在上塔进入膨胀空气量 0
.

20 3

m 3
/ m

3

A 后
,

又在下塔抽压力 氮 0
.

2 22 m
3

/

m
3

A
,

因此造成上塔精馏时冷量紧张
,

基本

上无增加氧产量和氮产量的可能性
。

此外
,

由于膨胀空气量入 口位置过低
,

破坏了上塔

的氨富集
,

以致造成该机上塔不作适当改造

无提氢的可能性
。

四
、

改进措施

1
。

为了改变
“
2 8 0 0 0 ”空分设备的状况

,

增加氧提取率
,

首先该机必须采用分子筛净

化系统
,

而废去自清除法
。

分子筛净化方法

对污氮量的要求比自清除法低得多
。

2
。

纯氮气产品以低压 (约 0
.

1 M Pa) 排

出塔后再压缩到0
.

58 MPa (下塔压力 ) 所消

耗的能量
,

和直接由空分设备取。
.

58 MPa压

力氮气的能量消耗 是一样的
,

这样就可以不

在下塔取压力氮(仅剩膨胀空气进上塔)
,

或

者采用 抽氮膨胀系统 (即除去膨胀空气进上

塔 )
,

这样上塔 可有足够的精馏冷贫
,

达到

增加产量或提取氢的目的
。

3
.

氮循环 可改用能耗较低的 中压克劳

德循环
。
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