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甲醇氢气回收装置
运行总结
年产 100 万 t 甲醇合成反应氢回收装置运行状态——简要介绍氢回收装置流程及控制指标，总结

10 余年来氢回收运行中影响膜分离效率的影响因素以及处理措施，并简述针对业务需要和提高运

行效率所进行的流程优化和部分改造。

文 / 杨列省 满昌龙 王辉

联
泓（山东）化学有限公

司甲醇合成为两套装

置，双套装置并联使用，

但是氢回收装置为共用。主要工艺

流程为：净化来的新鲜合成气经入

塔预热器预热后进入甲醇合成塔，

后经甲醇分离器分离出粗甲醇，

剩余气体一路经循环气压缩机加

压再次送入系统；另一路驰放气送

氢回收装置进行提氢并释放系统

中的惰性气体。设计年操作时间：

330 天，设计的操作弹性根据催化

剂的活性剂使用时间变化，可在

30%~110% 灵活操作，目前一期合

成系统催化剂使用 1 年处理气量为

3 500~4 000 Nm3/h ；二期合成催化

剂使用 3 年后末期工况处理气量

为 9 500~10 000 Nm3/h。

在生产使用过程中，根据氢

回收效率的变化，分析其影响因

素，并提供解决措施。

工艺流程
合成甲醇分离器后驰放气经

水洗塔 T5101 洗涤甲醇后，与二

期水洗塔 T Ⅱ 5101 洗涤甲醇后的

驰放气一起送入氢回收气液分离器

V5115 进行气液分离，然后经过氢

回收套管式换热器 E5105 加热至约

50℃后，送入氢回收膜组 M5102。

通过膜管的富氢气经氢气压缩机

C5105 分别送入一、二期合成的新

鲜气管道，进入合成回路，未通过

膜的尾气送入燃料气管网。

工艺流程可概括分为由工艺

气体预处理、中空膜分离以及氢

气压缩机组 3 部分。

工艺气体预处理

由合成甲醇分离器上部分离来

的循环气部分由循环机打循环至合

成循环利用，少部分驰放气压力在

4~5 MPa、温度为 40~50 ℃进入氢

回收装置，受限进入水洗塔由上部

进入的流量控制在 1 m3/h 的脱盐水

进行洗涤，吸收气体残留的甲醇，

吸收的甲醇废液进入甲醇膨胀槽回

收利用，水洗塔设双液位报警，避

免高压串低压现象发生。洗涤塔出

口驰放气甲醇含量要求夏天小于

200 ppm，冬天小于 100 ppm。洗涤

后的气体经 FV5104 送至氢回收装

置分离器，进一步分离气体中夹带

的液体，分离出的液体进入甲醇膨

胀槽回收利用，上部的气体进入绕

管式气体加热器加热至 50 ℃，用

1.27 MPa 蒸汽自调阀进行控制，使

分离的气体远离露点，避免因冷凝

物富集液化形成液膜而影响分离性

能，此温度点设有报警值和联锁值，

对膜装置形成保护。

中空膜分离装置

中空膜分离装置由并列的一级

膜分离器组（M5102A、B、C、D）

串联二级膜分离器组（M5102E、F）

组成，加热后的气体经过联锁控制

阀 DV5150AB 来实现入膜和放空切

换，渗透后的富氢气汇总后进入氢

气压缩机入口，尾气送至燃料气管

网，经压力调节阀 PV5142 调整至

0.4 MPa，供硫回收和加热炉使用。

氢气压缩机

渗 透 后 的 富 氢 气 压 力 为

1.7~2.1 MPa，温度为 45℃进入压缩

机入口，压缩机为往复式压缩机组，

采用两级压缩，利用一回一和二回

一自调阀进行气量调节，机组电动

机采用变频电动机，可根据负荷大

小进行电动机频率调整以节省电量

消耗。增压后的渗透气分两路进入

一、二期合成新鲜气管线中。

本文作者供职于联泓（山东）化学

有限公司。
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图 1  改造流程简图

膜分离原理
膜分离的原理是利用混合气体

中各气体组分的溶解扩散速率特性

不同。因此混合气体在中空纤维膜

两侧不同分压的作用下，各组分气

体通过的速率就会有所不同，从而

实现气体的分离。纤维膜的表面积

和材质特性、分离选择性、气体的

推动力是影响分离效果主要因素。

驰放气体进入膜分离器壳程

后，沿纤维膜外侧分布流动，通过

放空调整维持纤维膜内外两侧适当

的压力差，则各组分气体在膜前后

的推动力，易渗透气（主要为 H2）

选择性地优先透过纤维膜壁，在纤

维管内聚集成为有效气导出膜分离

系统，进入氢压机回收利用；而渗

透速率较慢的气体则大部分被滞留

在壳程，利用压力控制阀门送至燃

料气管网回收利用。

控制关键指标
1. 入膜前气体，驰放气中甲

醇含量：≤ 200 ppm。2. 驰放气与

渗透气压差：1.2~3.0 MPa。3. 膜分

离器进气温度：45~55 ℃。4. 膜分

离器液位：≤ 200 mm。5. 膜分离

器的升降压速度：≤ 0.5 MPa/min。

影响膜分离效果的因素及处

理措施
回收驰放气中的氢气时，影响

膜分离效果的因素有：夹带水露、

未分离的雾状甲醇、铁锈杂质、油

污、异常停车造成气体的倒流、驰

放气气速过大以及膜前后压差等。

水露及甲醇

夹带水露附在纤维膜的表面，

增加了气体的渗透阻力，同时还可

使膜变脆。未分离的雾状甲醇可使

膜表面的涂层老化脱落，降低中空

纤维膜的使用寿命。膜是由很多根

中空纤维管组成，其纤维壁上有许

多微孔，渗透气的主要成分 H2 由

这些微孔渗透入管内，液体甲醇会

携带杂质、灰分附着在中空纤维管

表面，堵塞微孔。

处理措施：在进入膜分离器组

之前设立分离器，将气液分离，分

离器液位增设自动联锁阀门，其

联锁值为 LISA5150 ≥ 400 mm 时，

自动打开排液阀 LSV5150。在后期

改造中将入膜前分离器更换为更大

容积的分离器，分离效果提升。由

于合成反应存在副反应及结蜡现

象，尤其是在夏季生产时，合成甲

醇水冷器后的温度会达到 50℃以

上，造成甲醇分离器后的循环气中

甲醇含量升高，甲醇体积分数平均

值由 0.33% 上升至 0.59%。增加了

膜回收前水洗塔的负荷。因此控制

甲醇水冷器后的温度指标尤其关

键，目前在夏季时多采用在线煮蜡

的方式及时降低循环气的温度。

铁锈、油污

铁锈、油污附在纤维膜的表面，

增加了气体的渗透阻力。在 2019

年检修进行更换氢回收内膜时发

现，在膜的下方及入口处有不同程

度的膜通道堵塞，膜的外表颜色也

由乳白色变成铁锈红色，这也是造

成膜分离效果下降的主要因素。在

合成系统原始运行时，系统吹扫不

彻底，管道内必然存在铁锈、催化

剂粉末、循环机油污及石蜡等杂物，

如果在分离器分离不彻底，带入内

膜后，就会造成不可逆的损害。

处理措施：将原有的带油严重、

危险大的往复式循环机更换为安全

性高气体清洁的离心式循环机，减

少循环气带油进入系统；对膜分离

装置的中空膜外壳由原来碳钢材

质更换为 316 不锈钢材质；新鲜气

中 CO2 控制在 3.0% 左右，稍高的

CO2 会抑制合成副反应物的生成。

气体的倒流、气速太大及膜

前后压差

气体倒流可使膜表面的涂层

脱落，回收氢气的浓度降低。气

速太大，冲刷力大，使膜易断裂。  

因此控制膜前后压差非常重

要，目前控制在 1.2~3.0 MPa，在

膜入口 DV5150 自控切换阀进膜阀

A 增加 DN25 旁路阀，用于控制膜

入口升压速率，有效缓解入口升压

过快；由于非渗透气去燃料气管网，

受硫回收燃料气使用压力影响，在

实际生产过程中，膜压差控制稍高。

并入系统改造
并入新鲜气部分

由于是两套 500 kt/a 合成装置

并联操作，氢压机出口渗透气并入

口在第一套合成装置系统的新鲜气

阀门前，受厂区布局影响，两套合

成装置距离较远，导致渗透气主要

前往一期合成，这样会导致两套合

成装置的新鲜气成分偏离，一期的

新鲜气氢气浓度比二期合成装置的

高，造成一期合成较二期合成装置

的新鲜气压力高，氢气浓度不同造
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开支。利用大修时机，在氢回收

并入系统管线上增加三通接头联

通至外购氢气管线上，增加双阀

门控制和盲板隔离，实现利用自

产氢气进行催化剂还原。

双套合成塔规格型号相同，规格

型号为 15 760 mm×3 600 mm，列管规

表 1  改造前一，二期合成新鲜气成分

取样位置
分析项目

CO2 (%) CO(%) H2 (%) O2+Ar(%) CH4(%) N2 (%) 新鲜气压力 /MPa

一期新鲜气 2.91 28.39 67.98 0.03 0.24 0.41 5.23

二期新鲜气 3.28 31.79 64.70 0.02 0.17 0.42 5.13

表 2  改造后一，二期合成新鲜气成分

取样位置
分析项目

CO2(%) CO(%) H2(%) O2+Ar(%) CH4(%) N2(%) 新鲜气压力 /MPa

一期新鲜气 2.96 29.68 66.68 0.03 0.22 0.43 5.17

二期新鲜气 3.08 30.99 65.82 0.02 0.18 0.40 5.16

成反应速率不同，反应后的压力和

成分有差别，这样不利于变换系统

调节气体成分，在后续改造中增加

去二期合成装置的控制阀门，通过

气量的调整平衡成分变化。系统操

作弹性较大，根据合成装置系统状

况，可进行一套合成装置或者两套

合成装置分别并气操作，操作时需

控制好负荷提升速度，避免带液。

改造流程简图如图 1 所示，改造前

后具体成分对比见表 1、2。

通过渗透气去一、二期合成

装置新鲜气的改造，一、二期合

成装置的新鲜气成分更加均衡，

系统压力控制更加平稳，同时也

有利于前系统变换装置调整成分。

并入还原气部分

原设计合成装置催化剂升温

还原气体为外采购纯氢气进行还

原，现场配有外接氢气接头，后

根据氢回收渗透气氢气浓度可达

85% 以上，并且其他组分对催化

剂的还原无影响。在一套合成装置

系统运行的情况下，可利用渗透

气进行还原操作，节省外购氢气
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格为为 7 500 mm×44 mm×2 mm，

列 管 数 量 为 4 900 根， 装 填 数

量约为 105 t 铜基催化剂，每吨

催化剂在升温还原阶段约消耗

150 Nm3（5 297.2scf） 氢 气， 按

照每标方氢气 2 元的价格计算：

105 t×150 Nm3×2 元 /Nm3=31 500

元。每次更换催化剂后的还原过

程可节省约 31 500 元。

膜分离升级改造
改造数据分析

氢回收系统在 2010 年一期合

成投产时投入运行，2012 年二期合

成投产，为满足驰放气量负荷增加

的要求，需对氢回收装置进行整体

负荷提升，在现有设备的基础上进

行升级改造。氢回收膜装置改进为

在原四组膜并联分离装置后串联两

组膜并联分离装置。驰放气经第一

套四组膜分离装置分离后，富氢气

经过下部回到系统，尾气去往第二

套两组膜分离装置继续提氢分离，

回收的富氢气经下部回到系统，尾

气送燃料气管网。在此基础上实现

氢气的分级回收利用，将原设计的

尾气（含氢 35%~40%），继续提氢，

改进后尾气中的氢含量约 25%。氢

压机由原来一级压缩更换为二级压

缩机组，整体机组排气量提升。入

氢回收分离器容积由原 400 m3 更

换为 600 m3，分离效果提升。氢回

收系统改造如图 2 所示，改造前数

据分析见表 3、表 4。

2019 年随着装置运行之初投

用的 4 根膜使用寿命的增长，在日

常操作中发现膜渗透气量在缓慢下

降，由原渗透气量 6 500 Nm3/h 降

低至 4 000 Nm3/h，发现膜的渗透气

中氢气浓度有所上升，浓度由 82%

上升至 90%，尾气中的氢含量由

25% 上升至 40%，分析说明膜的中

空内孔有可能变大，通道通过性变

好，但是由于渗透气气量下降，说

明膜的堵塞也变得更严重，氢回收

效率只有 72% 左右。因此在 9 月

图 2  氢回收系统改造图

表 3  改造前数据分析

分析项目 CO2(%) CO(%) H2(%) O2+Ar(%) CH4(%) N2(%) 氢气回收率

驰放气 6.10 8.10 67.39 0.25 4.86 13.30

72.34渗透气 5.29 1.64 90.98 0.10 0.74 2.15

尾气 6.11 12.77 40.63 2.48 7.89 30.12

表 4  改造后数据分析

分析项目 CO2(%) CO(%) H2(%) O2+Ar(%) CH4(%) N2(%) 氢气回收率

驰放气 7.70 10.70 65.94 0.26 4.33 11.07

93.53渗透气 7.87 3.74 84.66 0.10 0.94 2.69

尾气 7.54 29.11 15.71 0.48 13.55 33.61

份对原四根膜进行更换，更换后渗

透气量增加至 6 000~7 000 Nm3，渗

透气氢含量达到 85%~90%，氢回

收效率可达到 90% 以上。

改造后效益分析

根 据 改 造 前 后 收 集 的 数

据， 改 造 前 的 氢 气 回 收 率 约

73%，改造后的氢气回收率约

93%，则每天多回收的氢气量为

10 100×67.39%×（93%~73%）

=1 361.2 标方（48 069.42 scf），每

生产吨甲醇消耗氢气为 1 400 标方

（49 439.6 scf），消耗净化气 2 200

标方（77 690.8 scf），可多生产甲

醇 0.62 t/h。

按照每年正产生产 330 天计

算：0.62 t×24 h×330 d ＝ 4 910 t。

按照甲醇平均价格 2 200元 /t：

2 200 元 ×4 910 t=1 080 万元。经

济效益非常可观，可实现两年投

资即可完全回收成本实现盈利。

总结
氢回收系统作为合成系统驰

放气中有效气回收、合成压力控

制的关键装置，其设备机构流程

简单，占地面积小，易维护维修，

无需增加操作人员；投资小，建设

周期短，回报大，仅需消耗少量

加热蒸汽和循环冷却水，渗透富

氢气即可回收利用，也可以作还

原氢气使用，解决催化剂升温还

原的关键，提高了产量，降低了

甲醇成本消耗。

氢回收装置投用 10 年来，在系

统开车初期由于不规范运行导致回

收率逐渐下降，经过部分改造和优

化后总体运行负荷平稳，膜回收装

置运行周期增长，渗透气氢气含量

提高，惰性气成分控制在较低指标，

关键设备氢压机运行周期可达 200

天以上，平均氢回收率在 85% 左右 ,

为公司创造了可观的经济效益。 ●
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