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摘　 要：煤制合成气净化工段位于水气变换后，脱除 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２等气体杂质，获取较高纯度的工业 Ｈ２。
目前成熟净化工艺为以低温甲醇洗、液氮洗为代表的湿法以及变压吸附脱碳为代表的干法技术。 中

温变压吸附（ＥＴ－ＰＳＡ）技术在与来流变换气一致的中温温度区间运行，采用自行合成的疏水富氮活

性炭吸附剂，将传统变压吸附操作温度提升至 １７０～２２０ ℃，实现中温高湿环境下的硫碳共脱。 引入 Ｎ２

充洗和低压 Ｎ２清洗 ２ 个新变压吸附步序，可使 Ｈ２回收率提高至 ９９％。 以丰喜泉稷厂煤制变换气为中试

侧线原料，搭建了原料气处理量 ５ ０００ ｍ３ ／ ｈ（标况下）的中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离中试试验装置，Ｈ２经

两级中温变压吸附纯度达到燃料电池 Ｈ２水平（含有效气 Ｎ２），中试装置已累计运行超过２ ８００ ｈ。 并以

公用工程运行数据计算中试装置能耗，仅折算电耗，中试 Ｈ２净化运行成本相比丰喜泉稷厂内低温甲醇

洗 Ｈ２净化电耗可节约成本约 ３５％。 该技术突破了常规固体吸附净化温度限制，采用中温下选择性吸附

性能好的吸附剂实现 Ｈ２中杂质定向脱除，为实现高效高品质 Ｈ２净化提供新的工艺路线。
关键词：煤制氢；氢气净化；中温变压吸附；活性炭；中试装置
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０　 引　 　 言

氢能是双碳背景下一种重要的能源载体，目前

自然界中几乎没有单质 Ｈ２，化石气体燃料转化和煤

气化是目前最具成本效益和实用性的制氢方法［１］。
我国目前 Ｈ２最主要来源为煤制氢，即煤气化后通过

净化工段获得目标 Ｈ２。 为避免后续催化剂中毒，满
足燃料电池级别 Ｈ２使用要求，需深度脱除合成气中

ＣＯ２、ＣＯ、Ｈ２Ｓ 等杂质［２］。 以煤为原料的能源化工、
发电、多联产技术行业中，水气变换后 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离

纯化及提取的作用不可替代。 目前已有多种 Ｈ２ ／
ＣＯ２分离传统工艺路线，主要是常温或低温湿法（如
溶液吸收［３］、低温甲醇洗技术［４］ ）和变压吸附技术

（Ｐｒｅｓｓｕｒｅ Ｓｗｉｎｇ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ，ＰＳＡ）。 然而净化工段能

耗占整个煤制氢的约 ２０％，是节能降耗重要环节之

一。 目前，溶液吸收和低温甲醇洗工艺共性问题是

吸收温度低、溶剂昂贵、脱硫和脱碳需设置独立的吸

收和再生系统［５－６］，湿法脱碳工艺流程复杂，设备投

资和电耗增加，维护和操作费用增加；而常规 ＰＳＡ
运行温度不超过 ７０ ℃，需将原料气降温，增加设备

投资与流程复杂性，此外无法脱除中温变换气中含

硫杂质、ＮＨ３、ＣＯ 等杂质［７］，无法一步到位提取高

纯 Ｈ２。
燃烧 前 碳 捕 集 （ 正 常 运 行 温 度 在 １５０ ～

３５０ ℃） ［８］ 为中温变压吸附 （ Ｅｌｅｖａｔｅｄ Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ
Ｐｒｅｓｓｕｒｅ Ｓｗｉｎｇ Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ，ＥＴ－ＰＳＡ）提供了类似煤

制氢的工艺背景。 针对煤气化后的 Ｈ２净化，前期研

究主要基于新型固体吸附剂改性开发，以满足中温

下从含较多水蒸气、ＣＯ２等多组分中脱硫脱碳需求。
美国 Ａｉｒ Ｐｒｏｄｕｃｔ ａｎｄ Ｃｈｅｍｉｃａｌｓ，Ｉｎｃ．［９－１０］以钾修饰的

复合镁铝氧化物为吸附剂、４００ ℃下通过吸附增强

水气变换实现了 ＩＧＣＣ 中煤制合成气同时变换与

ＣＯ２捕集；美国 ＴＤＡ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｃ．［１１］ 以改性椰壳活

性炭吸附剂实现模拟煤制变换气或碳氢燃料重整气

在 １００～３００ ℃下分离 ＣＯ２；美国 ＭＩＴ 的 ＧＲＥＥＮ 课

题组采用镁基活性炭在 １８０ ～ ２４０ ℃ 下分离 Ｈ２ ／
ＣＯ２

［１２］，在 １０６ Ｐａ 和 ２００ ℃ 时 ＣＯ２ 吸 附 量 为

１．３ ｍｍｏｌ ／ ｇ。 此外，氧化镁的改性衍生物［１３－１５］ 和氧

化铝［１６］也被用于中温吸附剂。
在相 应 示 范 领 域， 荷 兰 ＥＣＮ 研 究 所［１７］ 于

２０１１—２０１９ 年基于水滑石吸附剂，开发了吸附增强

水气变换技术， 在 ３００ ～ ３５０ ℃ 实现了处理量

８００ ｍ３ ／ ｈ （标况下） 的高炉煤气中温脱除 ＣＯ 及

ＣＯ２，是国际最早开展示范中温富氢气体脱碳示范

的单位。 美国 ＴＤＡ 公司［１１］ 后于 ２０１５—２０１８ 年合

成了改性介孔碳吸附剂，并搭建了 ＣＯ２捕集量 ０．２ ｋｇ ／ ｈ
的水气变换－变压吸附装置，在 ２４０ ℃实现了中温

下变换气中含碳杂质的高效脱除。 上述燃烧器碳捕

集示范场景初步证明了中温直接脱碳的可行性以及

初步经济性，但该技术尚未完全实现产业化，亟需通

过现场更大规模中试进一步证明其可行性。
鉴于此，笔者研究改性煤基活性炭，并对其进行

氮掺杂，使其更适用于中温高湿环境下 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离

净化；搭建并运行中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离净化

中试装置，实现关键吸附剂、中温变压吸附工艺突

破，通过中试工程示范和验证证明该技术产业化的

可行性。

１　 试　 　 验

１. １　 氮基活性炭的合成与表征

考虑到泉稷煤制气经过二次水气变换，来流温

度为 ２１６ ℃，选用改性后煤基活性炭作为中温吸附

剂。 采用国家能源集团宁夏煤业有限责任公司洗选

中心 ＣＴＣ － ８０ 活性炭产品，符合 ＧＢ ／ Ｔ ２１３—２００３
《煤的发热量测定方法》，含碳量为 ９０％；在尿素醇

溶液中进行热浸渍，然后在 Ｎ２气氛下 ５５０ ℃高温活

化实现氮掺杂。 掺杂后的吸附剂命名为 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－
５５０。 通过引入氮基官能团 Ｎ－Ｑ、Ｎ－５、Ｎ－６，增强吸

附剂 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 的疏水性及其对 ＣＯ２选择性。
使用 Ｔｈｅｒｍｏ ＳＣＩＥＮＴＩＦＩＣ 公司 ＥＳＣＡＬＡＢ ２５０Ｘｉ 的 Ｘ
射线光电子能谱仪表征材料表面元素分布以及氮掺

杂类型、比例和官能团种类；使用北京恒久 ＨＣＴ－１
型热重分析仪测试中温代表温度下（２００ ℃）材料对

ＣＯ２的吸附量；使用德国 ＫＲÜＳＳ 的 ＤＳＡ２５５ 型煤接

触角测量仪对吸附剂进行疏水性能测试；使用实验

室自主搭建的固定床反应器进行吸附剂中温高湿环

境下 ＣＯ２固定床突破试验。
１. ２　 中试示范装置

１. ２. １　 工艺原理

中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离技术是净化提纯合
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成气的关键技术，是常温变压吸附升温后的技术拓

展延伸，符合干法净化低能耗低成本的发展方向，适
用于各类化石燃料气化或重整气中 ＣＯ２及少量 ＣＯ、
Ｈ２Ｓ 的可逆脱除。 其基本原理与常规常温 ＰＳＡ 基

本相同，即在特定温度不变的条件下，在加压情况下

吸附，减压（抽真空）或常压条件下解吸。 可见变压

吸附是通过改变压力实现吸附和解吸，中温变压吸

附是 使 温 度 提 升 至 对 应 气 体 露 点 温 度 以 上

（１５０ ℃），其吸附机理从物理吸附向改性物理吸附

甚至吸附热较低的弱化学吸附转变。 煤制合成气变

换后（原料气）不经大幅降温直接进入净化单元，借
助固定床吸附塔内填充的弱化学吸附剂，按照特定

中温变压吸附工艺，循环选择性吸附原料气中 ＣＯ２

及 Ｈ２Ｓ 分离得到高纯度 Ｈ２。
１. ２. ２　 工艺流程

中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２ 分离中试示范装置于

２０２０ 年 ８ 月在山西潞安丰喜泉稷能源有限公司建

成投入使用，通过中温变压吸附工艺对送入界区的

煤制合成气提取高纯 Ｈ２。 煤制合成气二次变换后

气体组分约为 ４０％ Ｈ２， ３０％ ＣＯ２， ３０％ 水蒸气，
１ ０００×１０－６ Ｈ２Ｓ，少量 ＣＯ、ＣＨ４、Ｎ２；考虑到煤制气成

分复杂，原料气中还有微量 ＮＨ３、煤焦油蒸汽、碳酸

氢铵蒸汽等。 本装置由预处理、除氧、复温换热、中
温变压吸附脱硫和中温变压吸附脱碳 ５ 个工序构

成，对原料气中 Ｈ２进行净化和提纯。 装置的净化和

提纯工艺流程如图 １ 所示。

图 １　 中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离中试流程

Ｆｉｇ．１　 Ｆｌｏｗ ｃｈａｒｔ ｏｆ ＥＴ－ＰＳＡ Ｈ２ ／ ＣＯ２ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｉｌｏｔ ｔｅｓｔ

　 　 原料气首先经过预处理、除氧及复温换热，除去

原料气中夹带的油、尘和微量氧气等杂质，并使原料

气温度降至 １７８ ℃。 预处理工序中气体由预处理过

滤塔 Ｃ０００１ 底部进入，气体中油、尘等杂质被截留

后从过滤塔顶部流出，进入除氧过滤塔 Ｃ０００２ 在催

化剂作用下脱除原料气中微量 Ｏ２。 除氧后原料气

经过复温调温器 Ｅ０００１、水冷器 Ｅ０００２ 除去原料气

中过多水后进入中温变压吸附脱硫工序。 从水冷器

Ｅ０００２ 出来的原料气进入粗脱硫塔 Ｃ０００３Ａ ／ Ｂ 和精

脱硫塔 Ｃ０００４ 脱除原料气中微量 Ｈ２Ｓ 与微量 ＮＨ３，
脱硫后半成品气由精脱硫塔 Ｃ０００４ 底部排出，进入

中温变压吸附脱碳工序。 在中温变压吸附脱碳工序

中，原料气从中温吸附塔 Ｃ１００１ 底部进入，从吸附

塔顶部流出。 ＣＯ２等气体被吸附剂选择性吸附，由
于掺填部分变换催化剂，微量 ＣＯ 和 Ｈ２Ｏ 反应进一

步生成 Ｈ２，最终产品 Ｈ２从塔顶流出，经过一段尾气

缓冲罐 Ｖ１００１ 和产品气调温器 Ｅ３００１ 降温后流出

界区。 经过一系列均压过程后 ＣＯ２等杂质气体通过

逆放和抽真空方式排出吸附塔，吸附剂得到再生。
１. ２. ３　 运行规程

结合来流温度并考虑侧线管道温度损失，本中

试装置拟在 １８０ ℃下运行；据小试结果［１８］，中温变

压吸附工艺步序引入 Ｎ２充洗、顺充和低压 Ｎ２清洗、

真空等步序提升 Ｈ２收率及纯度。 中温变压吸附脱

硫工序可实现可逆脱除 Ｈ２Ｓ，流程见表 １。 复温换热

后的原料气经进口阀进入脱硫工序粗脱硫塔，粗脱硫

后的原料气从粗脱硫塔顶部流出进入精脱硫塔，精脱

后的原料气进入中温变压吸附脱碳工序。 粗脱硫塔

可除去绝大部分 Ｈ２Ｓ 和 ＮＨ３，精脱硫进一步除去在粗

脱硫中未除去的 Ｈ２Ｓ 气体，确保进入脱碳工序气体中

无 Ｈ２Ｓ 和 ＮＨ３气体。 脱硫工序装置由 ２ 台粗脱硫塔、
１ 台精脱硫塔、１ 台脱硫冷却器、１ 台脱硫真空泵及

１２ 台程序控制阀门和相应的调节阀组成。 其中 ２
台粗脱硫塔交替工作从而连续脱硫。 １ 个周期中每

个粗脱硫塔均经历吸附 （ ＡＤ）、逆放 （ ＢＤ）、冲洗

（Ｐ）、抽真空冲洗（Ｐ＋Ｖ）、终充（ＦＲ）工艺过程。
可逆脱除 Ｈ２Ｓ 后，原料气进入七塔中温变压吸

附脱碳工序，脱除其中 ＣＯ２及 ＣＯ，具体流程见表 ２。
中温变压吸附脱碳工序由 ７ 台吸附塔、１ 台解吸气

冷却器、１ 台除水冷却器、１ 台产品气调温器、１ 台脱

碳真空泵及 ５６ 台程控阀门和相应调节阀组成。 其

中每台吸附塔与 ８ 排程序控制阀门相连，吸附塔的

进气端有 ３ 排，出气端有 ５ 排。 在一个周期中每个

粗脱硫塔均经历吸附 （ ＡＤ）、吸附塔均压降压 １
（ＥＤ１）、吸附塔均压降压 ２（ＥＤ２）、吸附塔均压降压

３（ＥＤ３）、吸附塔均压降压 ４（ＥＤ４） 、吸附塔顺向降

４９
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表 １　 中温脱硫 ＰＳＡ 工艺流程

Ｔａｂｌｅ １　 Ｆｌｏｗ ｃｈａｒｔ ｏｆ ＥＴ－ＰＳＡ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ

项目 Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３ Ｔ４ Ｔ５ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３ Ｔ４ Ｔ５

塔 １ ＡＤ ＡＤ ＡＤ ＡＤ ＡＤ ＢＤ１ ＢＤ２ Ｐ Ｐ＋Ｖ ＦＲ

塔 ２ ＢＤ１ ＢＤ２ Ｐ Ｐ＋Ｖ ＦＲ ＡＤ ＡＤ ＡＤ ＡＤ ＡＤ

压（ＣＤ）、吸附塔 Ｎ２顺向冲洗（Ｒ）、逆向放压（ＢＤ）、
清洗 （ Ｐ）、抽空清洗 （ Ｐ ＋Ｖ）、吸附塔均压升压 ４
（ＥＰ４）、吸附塔均压升压 ３（ＥＰ３）、吸附塔均压升压

２（ＥＰ２）、吸附塔均压升压 １（ＥＰ１）、吸附尾气对吸附

塔最终升压（ＦＲ）工艺过程。 由于七塔做 ４ 次均压

且每次吸附占用 １ 塔，故简称 ７－４－１ 工艺。
表 ２　 中温脱碳 ＰＳＡ 工艺流程

Ｔａｂｌｅ ２　 Ｆｌｏｗ ｃｈａｒｔ ｏｆ ＥＴ－ＰＳＡ ｄｅｃａｒｂｏｎｉｚａｔｉｏｎ

时间 塔 １ 塔 ２ 塔 ３ 塔 ４ 塔 ５ 塔 ６ 塔 ７

Ｔ１ ＡＤ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ ＣＤ ＥＤ３ ＥＤ１

Ｔ２ ＡＤ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ＋Ｖ Ｒ ＥＤ３ ＥＤ１

Ｔ３ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ Ｅｐ４ ＢＤ ＥＤ４ ＥＤ２

Ｔ４ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ Ｅｐ４ ＢＤ ＥＤ４ ＥＤ２

Ｔ１ ＥＤ１ ＡＤ ＥＤ１ Ｅｐ３ Ｐ ＣＤ ＥＤ３

Ｔ２ ＥＤ１ ＡＤ ＥＤ１ Ｅｐ３ Ｐ＋Ｖ Ｒ ＥＤ３

Ｔ３ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ Ｅｐ２ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４

Ｔ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ Ｅｐ２ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４

Ｔ１ ＥＤ３ ＥＤ１ ＡＤ Ｅｄ１ ＥＰ３ Ｐ ＣＤ

Ｔ２ ＥＤ３ ＥＤ１ ＡＤ Ｅｄ１ ＥＰ３ Ｐ＋Ｖ Ｒ

Ｔ３ ＥＤ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ

Ｔ４ ＥＤ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ

Ｔ１ ＣＤ ＥＤ３ ＥＤ１ ＡＤ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ

Ｔ２ Ｒ ＥＤ３ ＥＤ ＡＤ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ＋Ｖ

Ｔ３ ＢＤ ＥＤ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４

Ｔ４ ＢＤ ＥＤ４ Ｅｄ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４

Ｔ１ Ｐ ＣＤ ＥＤ３ Ｅｄ１ ＡＤ ＥＰ１ ＥＰ３

Ｔ２ Ｐ＋Ｖ Ｒ ＥＤ３ Ｅｄ１ ＡＤ ＥＰ１ ＥＰ３

Ｔ３ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４ Ｅｄ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２

Ｔ４ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４ Ｅｄ２ ＡＤ ＦＲ ＥＰ２

Ｔ１ ＥＰ３ Ｐ ＣＤ Ｅｄ３ ＥＤ１ ＡＤ ＥＰ１

Ｔ２ ＥＰ３ Ｐ＋Ｖ Ｒ Ｅｄ３ ＥＤ１ ＡＤ ＥＰ１

Ｔ３ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ Ｅｄ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ

Ｔ４ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ Ｅｄ４ ＥＤ２ ＡＤ ＦＲ

Ｔ１ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ ＣＤ ＥＤ３ ＥＤ１ ＡＤ

Ｔ２ ＥＤ１ ＥＰ３ Ｐ＋Ｖ Ｒ ＥＤ３ ＥＤ１ ＡＤ

Ｔ３ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４ ＥＤ２ ＡＤ

Ｔ４ ＦＲ ＥＰ２ ＥＰ４ ＢＤ ＥＤ４ ＥＤ２ ＡＤ

１. ３　 Ｈ２回收率及纯度计算

１. ３. １　 Ｈ２收率计算

Ｈ２纯度及收率是净化过程的重要参数。 Ｎ２是

合成氨的另一种重要产物，本文记作有效气体。
Ｈ２Ｓ、氧气氩气合峰、Ｎ２、ＣＨ４、ＣＯ 和 ＣＯ２使用气相色

谱仪和分析仪检测，Ｈ２使用分析仪检测。 由于直接

测量 Ｈ２纯度不精确，因此 Ｈ２ 纯度采用式（１）扣除

法，用 １００％减去杂质组分计算得到 Ｈ２（含有效气

Ｎ２）纯度：

ｃ（Ｈ２ ＋ Ｎ２） ＝ １００ － ∑ｃｉ， （１）

５９
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式中，ｃ（Ｈ２＋Ｎ２）为 Ｈ２（含有效气 Ｎ２）纯度，％；ｃｉ为
各类杂质气体体积分数，％。
１. ３. ２　 Ｈ２回收率计算及误差

１）Ｈ２ 回收率计算。 装置运行时，各工序的气体

流量、温度和压力可被中控系统采集、存储，定时对

各工序气体采样测试气体成分，用于检测装置系统

运行情况和 Ｈ２回收率 ｙ，具体为

ｙ ＝
Ｆｏｕｔｃｏｕｔ（Ｈ２）
Ｆ ｉｎｃｉｎ（Ｈ２）

。 （２）

其中，Ｆ ｉｎ为进入系统气体的流量，即原料气流

量，ｍ３ ／ ｈ；ｃｉｎ（Ｈ２）为进入系统气体 Ｈ２体积分数，％；
Ｆｏｕｔ为出系统气体的流量，出系统的气体包括产品气

和顺放气，ｍ３ ／ ｈ；ｃｏｕｔ（Ｈ２）为出系统气体（产品气和

顺放气）Ｈ２体积分数，％。 式（２）可表示为

ｙ ＝
ＦＰｃＰ（Ｈ２） ＋ ＦＣＤｃＣＤ（Ｈ２）

Ｆ ｉｎｃｉｎ（Ｈ２）
， （３）

式中， ＦＰ 为进入系统气体的流量， 即产品气流

量，ｍ３ ／ ｈ；ｃＰ（Ｈ２）为产品气 Ｈ２体积分数，％；ＦＣＤ为顺

放气流量， ｍ３ ／ ｈ； ｃＣＤ （ Ｈ２ ） 为顺放气的 Ｈ２ 体积

分数，％。
２）Ｈ２回收率误差分析。 函数误差关系见表 ３。

表 ３　 函数误差关系

Ｔａｂｌｅ ３　 Ｆｕｎｃｔｉｏｎ ｅｒｒｏｒ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ ｔａｂｌｅ

函数表达式 误差传递公式

ｍ＝ｎ１＋ｎ２ Δｍ ＝ ± （ ｜ Δｎ１ ｜ ＋｜ Δｎ２ ｜ ）

ｍ ＝ ｎ１ｎ２ Δｍ ＝ ± （ ｜ ｎ１Δｎ２ ｜ ＋｜ ｎ２Δｎ１ ｜ ）

ｍ ＝
ｎ１

ｎ２

Δｍ ＝ ｍＥｒ（ｍ），

Ｅｒ（ｍ） ＝ ±
Δｎ１

ｎ２
＋

Δｎ２

ｎ１
( )

　 　 注：ｍ 为函数，ｎ１、ｎ２为自变量；误差传递公式表示由于 ｎ１、ｎ２误

差而导致函数 ｍ 的误差变化情况。

Ｈ２回收率为

ｙ ＝
ｆ１ｃ１ ＋ ｆ２ｃ２

ｆ３ｃ３
， （４）

式中，ｆ１、ｆ２、ｆ３、ｃ１、ｃ２、ｃ３分别为产品气流量、顺放气流

量、原料气流量、产品气 Ｈ２浓度、顺放气 Ｈ２浓度和

原料气 Ｈ２浓度。
依据表 ３ 误差计算公式，Ｈ２回收率误差为

Δｙ ＝
ｆ１ｃ１ ＋ ｆ２ｃ２

ｆ３ｃ３
Ｅｒ（ｙ）， （５）

式中， Ｅｒ（ｙ） ＝ ±
Δ（ ｆ１ｃ１ ＋ ｆ２ｃ２）
ｆ１ｃ１ ＋ ｆ２ｃ２

＋
Δ（ ｆ３ｃ３）
ｆ３ｃ３

æ

è
ç

ö

ø
÷ ，

Δ（ ｆ１ｃ１）＝ ± （ ｆ１Δｃ１ ＋ ｃ１Δｆ１ ）， Δ （ ｆ２ｃ２ ） ＝ ± （ ｆ２Δｃ２ ＋
ｃ２Δｆ２），Δ（ ｆ３ｃ３） ＝ ｃ３Δｆ３。 ｃ３ 变化甚微，可作为常数

处理。

２　 结果与讨论

２. １　 吸附剂疏水性及 ＣＯ２选择性

活性炭中氮掺杂形式主要是吡咯型氮（Ｎ－５），
吡啶型氮（Ｎ－６）和石墨型氮（Ｎ－Ｑ）３ 类。 其中 Ｎ－６
可作为活性位点捕获 ＣＯ２，因为 Ｎ－６ 的 Ｎ 有孤对电

子，可贡献给酸性 ＣＯ２分子的亲电位点形成氨基甲

酸酯化合物［１９］。 原料和吸附剂 ＸＰＳ 结果如图 ２ 所

示。 由图 ２ 可知，合成的 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 的 Ｎ 含量

明显高于原料 ＣＴＣ－８０ 活性炭产品。 总氮含量最

多，Ｎ ／ Ｏ 比最高可达 １．２２，氮基官能团取代酸性氧

基官能团，使表面极性吸附位点减少，且与水分子生

成氢键的氧元素含量降低［２０］，对水的吸附性减弱，
其疏水性增强。

图 ２　 原料和 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ Ｎ １ｓ 能谱对比

Ｆｉｇ．２　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｅｎｅｒｇｙ ｓｐｅｃｔｒａ ｏｆ ｒａｗ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ
Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ Ｎ １ｓ

使用综合热重分析仪测试材料 ＣＯ２吸附量，以
材料质量变化测得吸附量。 材料 ＣＯ２吸附量的 ＴＧＡ
测试结果如图 ３ 所示。 原料在 ２００ ℃下，ＣＯ２吸附

量为 １．０４０ ｍｍｏｌ ／ ｇ，最优样品 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 的 ＣＯ２

吸附量可达 １．１９７ ｍｍｏｌ ／ ｇ，对 ＣＯ２吸附性能明显增

强，主要是由于样品表面氮官能团含量不同，活性炭

表面的 Ｎ－５、Ｎ－６ 可作为活性位点捕获 ＣＯ２。
增强疏水性能可提升吸附剂在工业高湿气体中

对 ＣＯ２的吸附选择性，原料 ＣＴＣ－８０ 活性炭产品与

６９
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图 ３　 ＣＯ２的吸附量对比

Ｆｉｇ．３　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ＣＯ２ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｃａｐａｃｉｔｙ

氮基活性炭 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 的水接触角如图 ４ 所

示。 可知 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 石墨化程度增加，Ｎ－Ｑ 的

掺杂量和掺杂比例有利于提升材料的疏水性能，接
触角拓展到 １３２．３°，明显大于原料。 疏水性能提高

有利于增强高湿度富氢气氛中 ＣＯ２的吸附选择性。
按照泉稷公司二次变换出口工业气体成分比例，在
２００ °Ｃ、１０１ ３２５ Ｐａ 高温高湿环境下，开展富氮活性

炭对水蒸气耐受性及其对 ＣＯ２吸附性能测试，测试

结果如图 ５ 所示，可知与原料 ＣＴＣ－８０ 活性炭相比，
富氮活性炭对 ＣＯ２的吸附性能明显较强，ＣＯ２穿透时

间延长；对比不同条件合成的富氮活性炭，Ｕ－８０Ｃ－Ｎ
系列吸附剂对应 ＣＯ２穿透时间最长且突破斜率最低，
说明其在高湿环境中对 ＣＯ２吸附性能最好。

图 ４　 原料和 Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０ 水接触角对比

Ｆｉｇ．４　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｃｏｎｔａｃｔ ａｎｇｌｅｓ ｂｅｔｗｅｅｎ ｒａｗ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ
Ｕ－８０Ｃ－Ｎ－５５０

图 ５　 ＣＯ２穿透曲线

Ｆｉｇ．５　 ＣＯ２ ｐｅｎｅｔｒａｔｉｏｎ ｃｕｒｖｅｓ

２. ２　 中温脱硫脱碳工序

装置最初设计时，预计先脱硫再脱碳；但现场试

验发现实际来流原料气中含有 ＮＨ３，中试研究改变

为中温下先脱除 ＮＨ３和 Ｈ２ Ｓ，再脱除碳。 ＮＨ３使用

氨气报警仪检测，Ｈ２Ｓ、Ｏ－Ａｒ、Ｎ２、ＣＨ４使用气相色谱

仪检测，ＣＯ 和 ＣＯ２使用气相色谱仪和气体分析仪检

测，Ｈ２使用气体分析仪检测。
２. ２. １　 中温变压吸附脱硫脱氨

经测量，原料气中 Ｈ２ Ｓ 体积分数为 １ ０００ ×
１０－６ ～２ ０００×１０－６，ＮＨ３体积分数为 ５００×１０－６ ～ ８００×
１０－６（随时间波动）。

首先验证了 ＮＨ３突破时间，设置粗脱过程脱硫

脱氨周期为 Ｔ１ （逆放 １）： １５ ｍｉｎ， Ｔ２ （逆放 ２）：
５ ｍｉｎ，Ｔ３（Ｎ２清洗）：１５ ｍｉｎ，Ｔ４（Ｎ２清洗＋抽真空）：
３ ｍｉｎ，Ｔ５（终充）：３５ ｍｉｎ。 在终充（Ｔ５）环节不同时

间取样测试 ＮＨ３ 及 Ｈ２ Ｓ 含量，见表 ４。 可知终充

１ ９００ ｓ 后，ＮＨ３实现突破。 终充结束后切换 Ｂ 塔进

行脱硫脱氨，Ｂ 塔中终充 ７００ ｓ 后取样测试 ＮＨ３体积

分数突增至 １３１×１０－６，说明 ＮＨ３在 Ｂ 塔终充实现突

破的时间为 １ ～ １５ ｍｉｎ。 中试运行另一时间段采样

测试的 ＮＨ３及 Ｈ２Ｓ 体积分数见表 ５，可知通过 ＡＢ 塔

多次循环切换，脱硫塔 Ａ 终充剩余 ２００ ｓ 时 ＮＨ３为

０，脱硫 Ｂ 塔终充全部为 ０（ＮＨ３）。 证明多次循环后，
表 ４　 ＮＨ３及 Ｈ２Ｓ 体积分数

Ｔａｂｌｅ ４　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ＮＨ３ ａｎｄ Ｈ２Ｓ

项目
Ａ 塔

开始

Ａ 塔

Ｔ５－

１００ ｓ
Ｔ５－

７００ ｓ
Ｔ５－

１ ３００ ｓ
Ｔ５－

１ ９００ ｓ

切换

Ｂ 塔

Ｂ 塔

Ｔ４－

９０ ｓ
Ｔ５－

１００ ｓ
Ｔ５－

７００ ｓ
Ｔ５－

１ ３００ ｓ
Ｔ５－

１ ９００ ｓ

切换

Ａ 塔

Ａ 塔

Ｔ５－

１００ ｓ
Ｔ５－

７００ ｓ
Ｔ５－

１ ３００ ｓ
Ｔ５－

１ ９００ ｓ

切换

Ｂ 塔

　 ＮＨ３

体积分

数 ／ １０－６

０ ０ ０ ０ ２５ １７ １１ ３６ １３１ １５７ １８５ 前：１９９
后：１２　

０ ０ ０ ０ ０

　 Ｈ２Ｓ

体积分

数 ／ １０－６

０ ０ ０ ０ ０ ３９ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

７９
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装置在可逆脱硫的同时，实现了可逆脱氨且自净。
以多次采样结果为依据，考虑实际操作中压力释放

时间，最终确定脱硫时序为 Ｔ１：１６ ｍｉｎ，Ｔ２：５ ｍｉｎ，Ｔ３：
１７ ｍｉｎ，Ｔ４：１ ｍｉｎ，Ｔ５：３６ ｍｉｎ，半周期共 ７５ ｍｉｎ。

表 ５　 另一时间段 ＮＨ３及 Ｈ２Ｓ 体积分数

Ｔａｂｌｅ ５　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ＮＨ３ ａｎｄ Ｈ２Ｓ ｉｎ ａｎｏｔｈｅｒ ｔｉｍｅ

项目

Ｂ 塔

Ｔ５－

１００ ｓ
Ｔ５－

７００ ｓ
Ｔ５－

１ ３００ ｓ
Ｔ５－

１ ９００ ｓ

切换

Ａ 塔

Ａ 塔

Ｔ５－

３００ ｓ
Ｔ５－

９００ ｓ
Ｔ５－

１ ５００ ｓ
Ｔ５－

２ ０００ ｓ

切换

Ｂ 塔

Ｂ 塔

Ｔ５－

１００ ｓ
Ｔ５－

７００ ｓ
Ｔ５－

１ ３００ ｓ
Ｔ５－

１ ９００ ｓ

切换

Ａ 塔

　 ＮＨ３ 体 积

分数 ／ １０－６

１９ １０２ １４３ １４９ 前：１６７
后：０　

３６ １３１ １５７ １８５ 前：１９９　
后：１２　

０ ０ ０ ０ 前：０
后：０

　 Ｈ２ Ｓ 体积

分数 ／ １０－６

０ ０ ０ ０ ３９ ０ ０ ０ ０ 前：６３９　
后：１ ０２２

０ ０ ０ ０ 前：０
后：０

２. ２. ２　 中温变压吸附脱碳

实现可逆脱除 ＮＨ３和 Ｈ２Ｓ 后，研究了原料气进

入七塔中温变压吸附脱碳工序，脱除其中 ＣＯ２ 及

ＣＯ。 一个塔脱碳时序为 Ｔ１：５０ ｓ，Ｔ２：５０ ｓ，Ｔ３：３０ ｓ，
Ｔ４：２５ ｓ，共计 １５５ ｓ，全周期共 １ ０８６ ｓ。 中试某日，
对原料气、产品 Ｈ２、顺放、逆放等典型点位采样测试

各组分含量，精细组分采用色谱重复测量，Ｈ２和 ＣＯ２

用实时气体流量计测试（分析仪均为 ０～１００％量程，
中间值组分测量误差较大），结果见表 ６、７。 顺放气

中 Ｈ２含量高，后期压缩后接至原料气以提升 Ｈ２收

率；第 １ 段脱硫逆放和第 ２ 段脱碳逆放均富含杂质

气体，可考虑 Ｈ２Ｓ、特别是 ＣＯ２进一步富集与利用。
２ 段后的产品气中，除 Ｎ２、Ａｒ２外各类杂质气体基本

脱除，浓度处于色谱检测限下。
２. ３　 中试现场试验结果

２０２０ 年 １０ 月开始在泉稷现场开展中试试验。
２０２２ 年初，该中试已经累计运行 ２ ８８６ ｈ，期间未更

换吸附剂。
表 ６　 各组分含量色谱仪测试结果

Ｔａｂｌｅ ６　 Ｃｏｎｔｅｎｔ ｏｆ ｅａｃｈ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｍｅａｓｕｒｅｄ ｂｙ ｃｈｒｏｍａｔｏｇｒａｐｈ

项目 次数
ＣＯ２体积

分数 ／ ％

氧气－氩气合并峰

体积分数 ／ ％

Ｎ２体积

分数 ／ ％

ＣＨ４体积

分数 ／ ％

ＣＯ 体积

分数 ／ ％

Ｈ２Ｓ 体积

分数 ／ １０－６

原料气 １ ３９．４９ ０．１２０ ０．７４０ ０．８６０ ０．３１０ ２ １１２

２ ３８．６７ ０．１２０ ０．７６０ ０．８６０ ０．１７０ ２ １１２

顺放 １ ２．８１１ ０．１４２ ６．０９２ １．１７７ ０ ０

２ ０．７３３ ０．１５４ ５．９１９ １．０２１ ０ ０

一段脱硫逆放 １ ３８．３５ ０．３１０ １．４２０ ０．５９０ ０．００４ ２ ２３０

２ ３８．３７ ０．１２０ ０．７１０ １．７２０ ０．６９０ １ ３５４

二段脱碳逆放 １ ９３．４５ ０．２３０ ２．２２０ ０．９４０ ０．０６０ ０

２ ９０．７１ ０．４１０ ２．７７０ １．２５０ ０．０７０ ０

产品气 １ ０．０７ ０．２２０ １．６１０ ０ ０ ０

２ ０．０５ ０．２７０ １．６５０ ０ ０ ０

表 ７　 各组分含量分析仪测试结果

Ｔａｂｌｅ ７　 Ｃｏｎｔｅｎｔ ｏｆ ｅａｃｈ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｍｅａｓｕｒｅｄ ｂｙ ａｎａｌｙｚｅｒ

项目
Ｈ２体积

分数 ／ ％

ＣＯ 体积

分数 ／ ％

ＣＯ２体积

分数 ／ ％

原料气 ４８．０ ０．５ ３３．２

顺放 ９１．７ １．３ ３．５

一段脱硫逆放 ４５．６ ０．４ ３３．６

二段脱碳逆放 ２．５～７．０ ０．２ ５４．８

产品气 ９９．８ ０．１ ０

２. ３. １　 Ｈ２纯度计算结果

中试运行试验期间，对原料气和各工序出口气

体成分进行定时点检，包括原料气、脱硫气（精脱出

口气或粗脱出口气）和产品气成分检测，确保各控

制点组分符合设计值，各工序正常运行。 其中，变压

吸附脱硫工序出口气体中无 ＮＨ３且 Ｈ２Ｓ 需小于 １０×
１０－６，中温变压吸附脱碳工序入口无 Ｈ２Ｓ 检出。 中

试运行调试时，使用气袋采样并利用气体分析仪检

测 Ｈ２体积分数，均在 ９９．９％左右。 中试正式运行期
间，为进一步确认产品气 Ｈ２成分及其组分的准确性

和可信度，现场采集产品气送至第三方检测，检测结

果见表 ８。 结果发现产品 Ｈ２ 中总烃体积分数
０．６６ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、Ｏ２体积分数＜０．５ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、Ｈｅ 体积

８９
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分数 １１４ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、Ａｒ 体积分数 ９．３ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、Ｎ２体

积分数２ ５５３ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、ＣＯ２体积分数＜０．３ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、
ＣＯ 体 积 分 数 ＜ ０． １ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、 Ｈ２ Ｓ 体 积 分 数

＜０．０００ ５ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、卤素体积分数＜０．０１ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ、

ＮＨ３体积分数＜０．０３ μｍｏｌ ／ ｍｏｌ。 扣除法计算得到 Ｈ２

纯度为９９．９８７ ５％（含有效气 Ｎ２），不仅满足合成氨，
且满足 ＧＢ ／ Ｔ ３７２４４—２０１８《质子交换膜燃料电池汽

车用燃料 氢气》燃料电池用氢标准。
表 ８　 运行产品气检测结果

Ｔａｂｌｅ ８　 Ｔｅｓｔ ｒｅｓｕｌｔ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｔ ｈｙｄｒｏｇｅｎ

项目
检测结果 ／

（μｍｏｌ·ｍｏｌ－１）

检出限 ／

（μｍｏｌ·ｍｏｌ－１）
标准

总烃（按甲烷计） ０．６６ ０．５ ＧＢ ／ Ｔ ８９８４—２００８《气体中一氧化碳、二氧化碳和碳氢化合物的测定 气相色谱》

Ｏ２ — ０．５ ＧＢ ／ Ｔ ６２８５—２０１６《气体中微量氧的测定 电化学法》

Ｈｅ １１４ ５ 　 ＧＢ ／ Ｔ ２７８９４．３—２０１１《天然气 在一定不确定度下用气相色谱法测定组分 第 ３ 部分：用
两根填充柱测定氢、氦、氧、氮、二氧化碳和直至 Ｃ８的烃类》

Ａｒ ９．３ ０．５ ＧＢ ／ Ｔ ３６３４．２—２０１１《氢气 第 ２ 部分：纯氢、高纯氢和超纯氢》

Ｎ２ ２ ５５３ １．０ ＧＢ ／ Ｔ ３６３４．２—２０１１《氢气 第 ２ 部分：纯氢、高纯氢和超纯氢》

ＣＯ２ — ０．３ ＧＢ ／ Ｔ ８９８４—２００８《气体中一氧化碳、二氧化碳和碳氢化合物的测定 气相色谱》

ＣＯ — ０．１ ＧＢ ／ Ｔ ８９８４—２００８《气体中一氧化碳、二氧化碳和碳氢化合物的测定 气相色谱》

总硫（按 Ｈ２Ｓ 计） — ０．０００ ５ ＧＢ ／ Ｔ １４６７８—１９９３《空气质量 硫化氢、甲硫醇、甲硫醚和二甲二硫的测定 气相色谱法》

ＮＨ３ — ０．０３ ＨＪ ５３３—２００９《环境空气和废气 氨的测定 纳氏试剂分光光度法》

　 总卤化物（按卤

离子计）
０．１１ ０．０１ ＨＪ ２７—１９９９《固定污染源排气中氯化氢的测定 硫氰酸汞分光光度法》

２. ３. ２　 Ｈ２回收率计算结果

现以 １ ｄ 优化顺放时间后工况为例，２０２１ －
１０－１０ 记录结果见表 ９，平均每 ４ ｈ 采样测试 １ 次，

取 １ ｄ 中 ５ 次计算平均 Ｈ２回收率为当天回收率，
防止偶然性因素对结果的影响，可知 Ｈ２ 收率超

过 ９９％。

表 ９　 中试运行 Ｈ２收率计算

Ｔａｂｌｅ ９　 Ｈ２ ｙｉｅｌｄ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｐｉｌｏｔ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ

时刻

原料气

流量 ／

（ｍ３·ｈ－１）

Ｈ２体积

分数 ／ ％

顺放气

流量 ／

（ｍ３·ｈ－１）

Ｈ２体积

分数 ／ ％

产品气

流量 ／

（ｍ３·ｈ－１）

Ｈ２体积

分数 ／ ％

Ｈ２回收

率 ／ ％

４：０７ ６ ０６１ ３６．５ １ ５２４ ７３．７ １ １００ ９９．７ １００±４

８：１１ ６ ０６３ ３６．０ １ ５０１ ７６．０ １ ０８１ ９９．８ １０２±４

１２：０９ ６ １３４ ３６．５ １ ５３９ ７８．２ １ ００７ ９９．８ ９９±４

１６：０３ ６ １１２ ３７．９ １ ５２４ ７５．１ １ ０９６ ９９．７ ９７±４

２０：１７ ６ １９３ ３６．９ １ ５１９ ７０．３ １ １０６ ９９．８ ９５±４

２. ３. ３　 Ｈ２回收率误差计算结果

计算 Ｈ２回收率误差时，ｆ１、 ｆ２、 ｆ３、ｃ１、ｃ２和 ｃ３取平

均值分别为 １ ０７８．０、１ ５２１．４、６ １１２．６ ｍ３ ／ ｈ（标况下）
和 ０．９９８、０．７４７ 和 ０．３６７。 孔板流量计误差为 １％，
气体分析仪误差为 ２％，所以流量 ｆ 误差为 １％，浓
度 ｃ 误差为 ２％。 于是 Δｆ１、Δｆ２、Δｆ３、Δｃ１和 Δｃ２分别

为 ０． ０１ｆ１、０． ０１ｆ２、０． ０１ｆ３、０． ０２ｃ１ 和 ０． ０２ｃ２。 代入式

（２）得到 Ｈ２回收率误差为±４％。
２. ３. ４　 中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离能耗分析

中试装置 ２０２１－０８－２６—２０２１－０９－０７ 运行期间

（２４ ｈ 连续不间断运行）公用工程相关数据见表 １０，
每 ８ ｈ 记录公用工程消耗数值，以此为核算依据，平
均每小时电耗 ６４．３ ｋＷｈ；中压蒸汽 ０．４８ ｔ；低压 Ｎ２体

积分数为 １４９ ｍ３（标况下）；仪表空气 ３３．５ ｍ３（标况

下）。
仅折算电耗，中试净化 Ｈ２ 净化运行成本约为

０．０５１ ｋＷｈ ／ ｍ３（主要为真空泵消耗），相比丰喜泉穆

厂内低温甲醇洗 Ｈ２净化电耗 ０．０７９ ｋＷｈ ／ ｍ３（主要

为输运液相工质及冷量电耗）可以节约净化运行

成本约 ３５％。

９９
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表 １０　 中试公用工程能耗

Ｔａｂｌｅ １０　 Ｕｔｉｌｉｔｉｅｓ ｅｘｐｅｎｓｅｓ ｏｆ ｔｈｅ ｐｉｌｏｔ ｐｌａｎｔ

日期 时刻 低压 ＮＨ３消耗量 ／ ｍ３ 仪表空气消耗量 ／ ｍ３ 蒸汽消耗量 ／ ｔ 电消耗量 ／ ｋＷｈ

２０２１－０８－２６
１５：００ ６２３ １４１ ２ １４３

２３：００ １ １６７ ２３６ ４ ３４２

２０２１－０８－２７

７：００ １ ３５６ ２９６ ３ ４５４

１５：００ １ ４５６ ２６０ ４ ４１７

２３：００ ２ １３７ ２５２ ３ ４７７

２０２１－０８－２８

７：００ １ ５６７ ２６０ ３ ４６５

１５：００ １ ３００ ２４９ ４ ４４９

２３：００ １ ３７３ ２４８ ４ ４５４

２０２１－０８－２９

７：００ １ ４１３ ２６２ ４ ４４８

１５：００ １ １８６ ２３０ ３ ４４４

２３：００ １ ０２５ ２２９ ３ ４４３

２０２１－０８－３０

７：００ １ ６３５ ２４６ ４ ４９０

１５：００ １ ６２０ ２５３ ４ ４８４

２３：００ １ １２６ ２６８ ３ ４８３

２０２１－０８－３１

７：００ ９９０ ２５３ ４ ４５７

１５：００ １ ０３３ ２６６ ３ ５０５

２３：００ １ ０５３ ２５３ ４ ４４６

２０２１－０９－０１

７：００ １ ０２５ ２５８ ４ ４８４

１５：００ １ ０２１ ２３５ ３ ４４８

２３：００ ９８２ ２５２ ４ ４９４

２０２１－０９－０２ ２３：００ １ ３２０ ２０９ ４ ５２７

２０２１－０９－０３

７：００ ８９９ ２３８ ４ ４７８

１５：００ １ ０３８ ２６８ ４ ５４１

２３：００ １ ２１３ ２５４ ４ ４３０

２０２１－０９－０４

７：００ ６８７ ２６７ ４ ４７７

１５：００ ８７６ １５０ ２ ４７８

２３：００ ９０８ ２２７ ３ ４６３

２０２１－０９－０５

７：００ ９０４ ２３９ ４ ４７５

１５：００ ９２１ ２４５ ３ ４７８

２３：００ ９５４ ２３７ ４ ４７８

２０２１－０９－０６

７：００ ７５９ ２８５ ４ ４８８

１５：００ ８２１ ２６３ ４ ５３１

２３：００ ７２４ ２３８ ３ ４５２

２０２１－０９－０７

７：００ ７９８ ２９０ ４ ４８９

１５：００ ６４８ ２５９ ３ ４６３

２３：００ ２９２ １６７ ３ ４０９

１２ ｄ 总耗 ３９ ４２８ ８ ８５４ １２７ １６ ９７２

平均每日消耗 ３ ５８４．３６ ８０４．９０９ １１．５４５ ５ １ ５４２．９１

平均每小时消耗 １４９．３５ ３３．５４ ０．４８ ６４．２９

３　 结　 　 论

１）开发并合成了新型富氮活性炭吸附剂，通过

表面氮官能团改性，所合成的 Ｕ－ ８０Ｃ －Ｎ－ ５５０ 在

２００ ℃下 ＣＯ２吸附量可达 １．１９７ ｍｍｏｌ ／ ｇ，并实现了高

水蒸气含量下 ＣＯ２的选择脱除。

２）提出了 Ｎ２充洗、Ｎ２清洗等新工艺，提升中温

变压吸附净化工段 Ｈ２收率至 ９９％。 以丰喜泉稷煤

制变换气为侧线原料气，搭建了原料气处理量

５ ０００ ｍ３ ／ ｈ（标况下）的中温变压吸附 Ｈ２ ／ ＣＯ２分离

中试试验装置，实现了煤制气的 Ｈ２净化连续示范，
累计运行时间超 ２ ８００ ｈ。 经第三方检测，通过中温

００１
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变压吸附中试，Ｈ２纯度达 ９９．９８７ ５％，主要 ＣＯ２、ＣＯ、
Ｈ２Ｓ、ＮＨ３等杂质残留均满足燃料电池氢气对杂质要求。

３）依据中试 １２ ｄ 连续运行结果，其制氢电耗比

已有低温甲醇洗低 ３５％，净化精度和收率均优于现

有低温甲醇洗，验证了中温干法净化技术的工业可

行性及经济性。
４）本技术拓宽了能源化工领域传统气体净化

温度区间，使净化运行温区更贴近原料气制取温度

（如煤气化、水气变换、碳氢燃料重整等），可改善净

化工段冷热病、简化净化工艺流程、降低净化设备投

资成本、节省净化运行成本。 此外，中温变压吸附技

术可定向脱除 Ｈ２中碳、硫、氨等杂质，为燃料电池级

Ｈ２净化提供新方案。 中温变压吸附气体净化技术

对煤化工富氢气体净化工艺革新及燃料 Ｈ２规模净

化技术的发展具有重要意义。

参考文献（Ｒｅｆｅｒｅｎｃｅｓ）：

［１］ 　 ＮＩＫＯＬＡＩＤＩＳ Ｐ，ＰＯＵＬＬＩＫＫＡＳ Ａ． Ａ ｃｏｍｐａｒａｔｉｖｅ ｏｖｅｒｖｉｅｗ ｏｆ ｈｙ⁃
ｄｒｏｇｅｎ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ［ Ｊ ］ ． Ｒｅｎｅｗａｂｌｅ ａｎｄ Ｓｕｓｔａｉｎａｂｌｅ
Ｅｎｅｒｇｙ Ｒｅｖｉｅｗｓ，２０１７，６７：５９７－６１１．

［２］ 　 孙津生，李燕． 低温甲醇洗工艺流程模拟：甲醇洗涤塔的模拟

［Ｊ］ ． 甘肃科学学报，２００７，１９（２）：５０－５３．
ＳＵＮ Ｊｉｎｓｈｅｎｇ， ＬＩ Ｙａｎ， Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｌｏｗ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ
ｗａｓｈｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓ：Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｓｃｒｕｂｂｅｒ ｔｏｗｅｒ［ Ｊ］ ． Ｇａｎ⁃
ｓｕ Ｓｃｉｅｎｔｉｆｉｃ Ｂｕｌｌｅｔｉｎ，２００７，１９ （２）：５０－５３．

［３］ 　 ＱＵＩＮＴＥＬＬＡ Ｃ Ｍ，ＨＡＴＩＭＯＮＤＩ Ｓ Ａ，ＭＵＳＳＥ Ａ Ｐ Ｓ，ｅｔ ａｌ． ＣＯ２

ｃａｐｔｕｒｅ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｉｅｓ： Ａｎ ｏｖｅｒｖｉｅｗ ｗｉｔｈ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ
ｂａｓｅｄ ｏｎ ｐａｔｅｎｔｓ ａｎｄ ａｒｔｉｃｌｅｓ ［ Ｊ ］ ． Ｅｎｅｒｇｙ Ｐｒｏｃｅｄｉａ， ２０１１， ４：
２０５０－２０５７．

［４］ 　 朱兆友，李鑫，徐东芳，等． 低温甲醇洗中变换气脱硫脱碳过程

的模拟优化［Ｊ］ ． 能源化工，２０１５，３６（６）：２０－２７．
ＺＨＵ Ｚｈａｏｙｏｕ，ＬＩ Ｘｉｎ，ＸＵ Ｄｏｎｇｆａｎｇ，ｅｔ ａｌ． Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｏｐｔｉｍｉ⁃
ｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｅｓｕｌｐｈｕｒｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｅｃａｒｂｏｎｉｚａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｏｆ ｃｏｎｖｅｒ⁃
ｓｉｏｎ ｇａｓ ｉｎ ｌｏｗ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｗａｓｈｉｎｇ ［ Ｊ ］ ． Ｅｎｅｒｇｙ
Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ，２０１５，３６（６）：２０－２７．

［５］ 　 葛志颖． 煤基 １８ ／ ３０ 装置变换气脱硫脱碳工艺技术的选择

［Ｊ］ ． 气体净化，２００９，９（２）：１３－１６．
ＧＥ Ｚｈｉｙｉｎｇ． Ｓｅｌｅｃｔｉｏｎ ｏｆ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｇａｓ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｅｃａｒ⁃
ｂｏｎｉｚａｔｉｏｎ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｆｏｒ ｃｏａｌ－ｂａｓｅｄ １８ ／ ３０ ｐｌａｎｔ ［Ｊ］ ． Ｇａｓ Ｐｕｒｉｆｉ⁃
ｃａｔｉｏｎ，２００９，９（２）：１３－１６．

［６］ 　 李志娟． 活性 ＭＤＥＡ 溶液脱碳技术与变压吸附脱碳技术的比

较［Ｊ］ ． 新疆化工，２００３，３（３）：１０－１４．
ＬＩ Ｚｈｉｊｕａｎ． Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ａｃｔｉｖｅ ＭＤＥＡ ｓｏｌｕｔｉｏｎ ｄｅｃａｒｂｕｒｉｚａｔｉｏｎ
ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ａｎｄ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｄｅｃａｒｂｕｒｉｚａｔｉｏｎ
ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ［Ｊ］ ． Ｘｉｎｊｉａｎｇ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ，２００３，３（３）：１０－１４．

［７］ 　 管英富，武立新． 常温高效变压吸附提纯一氧化碳新技术［ Ｊ］ ．
天然气化工：Ｃ１ 化学与化工，２００７，３２（１）：６１－６３．

ＧＵＡＮ Ｙｉｎｇｆｕ，ＷＵ Ｌｉｘｉｎ． Ｎｅｗ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｆｏｒ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｃａｒ⁃
ｂｏｎ ｍｏｎｏｘｉｄｅ ｂｙ ｈｉｇｈ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ａｔ
ｎｏｒｍａｌ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ［ Ｊ ］ ． Ｎａｔｕｒａｌ Ｇａｓ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ： Ｃ１
Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ ＆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ，２００７，３２（１）：６１－６３．

［８］ 　 ＪＡＮＳＥＮ Ｄ，ＧＡＺＺＡＮＩ Ｍ，ＭＡＮＺＯＬＩＮＩ Ｇ，ｅｔ ａｌ． Ｐｒｅ－ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ
ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｅ［Ｊ］ ．Ｉｎｔｅｒｎａｔｉｏｎａｌ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｇｒｅｅｎｈｏｕｓｅ Ｇａｓ Ｃｏｎｔｒｏｌ，
２０１５，４０：１６７－１８７．

［９］ 　 ＣＡＲＶＩＬＬ Ｂ Ｔ，ＨＵＦＴＯＮ Ｊ Ｒ，ＡＮＡＮＤ Ｍ，ｅｔ ａｌ． Ｓｏｒｐｔｉｏｎ － ｅｎ⁃
ｈａｎｃｅｄ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ［ Ｊ］ ． ＡＩＣｈＥ Ｊｏｕｒｎａｌ， １９９６， １０： ２７６２ －

２７７２．　
［１０］ 　 ＨＵＦＴＯＮ Ｊ Ｒ，ＭＡＹＯＲＧＡ Ｓ，ＳＩＲＣＡＲ Ｓ． Ｓｏｒｐｔｉｏｎ－ｅｎｈａｎｃｅｄ ｒｅ⁃

ａｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｆｏｒ ｈｙｄｒｏｇｅｎ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ［Ｊ］ ． ＡＩＣｈＥ Ｊｏｕｒｎａｌ，１９９９，
４５（２）：２４８－２５６．

［１１］ 　 ＡＬＰＴＥＫＩＮ Ｇ Ｏ，ＪＡＹＡＲＡＭＡＮ Ａ，ＤＩＥＴＺ Ｓ，ｅｔ ａｌ． Ａ ｌｏｗ ｃｏｓｔ，
ｈｉｇｈ ｃａｐａｃｉｔｙ ｒｅｇｅｎｅｒａｂｌｅ ｓｏｒｂｅｎｔ ｆｏｒ ｐｒｅ－ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｅ
［Ｒ］． Ｗｈｅａｔ Ｒｉｄｇｅ：ＴＤＡ Ｒｅｓｅａｒｃｈ Ｉｎｃ．，２０１２．

［１２］ 　 ＬＩＵ Ｚ，ＧＲＥＥＮ Ｗ Ｈ． Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎ ｏｆ ｓｏｒｂｅｎｔ ｆｏｒ ｗａ⁃
ｒｍ ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｅ ｂｙ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ［ Ｊ］ ． Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆
Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｒｅｓｅａｒｃｈ，２０１３，５２（２８）：９６６５－９６７３．

［１３］ 　 ＭＥＩＸＮＥＲ Ｄ Ｌ，ＡＲＴＨＵＲ Ｄ Ａ，ＧＥＯＲＧＥ Ｓ Ｍ ． Ｋｉｎｅｔｉｃｓ ｏｆ ｄｅ⁃
ｓｏｒｐｔｉｏｎ，ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ，ａｎｄ ｓｕｒｆａｃｅ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ ｏｆ ＣＯ２ ｏｎ ＭｇＯ（１００）
［Ｊ］ ． Ｓｕｒｆａｃｅ Ｓｃｉｅｎｃｅ，１９９２，２６１（３）：１４１－１５４．

［１４］ 　 ＢＨＡＧＩＹＡＬＡＫＳＨＭＩ Ｍ，ＪＩ Ｙ Ｌ，ＪＡＮＧ Ｈ Ｔ． Ｓｙｎｔｈｅｓｉｓ ｏｆ ｍｅｓｏ⁃
ｐｏｒｏｕｓ ｍａｇｎｅｓｉｕｍ ｏｘｉｄｅ： Ｉｔｓ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｔｏ ＣＯ２ ｃｈｅｍｉｓｏｒｐｔｉｏｎ
［Ｊ］ ． Ｉｎｔｅｒｎａｔｉｏｎａｌ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｇｒｅｅｎｈｏｕｓｅ Ｇａｓ Ｃｏｎｔｒｏｌ， ２０１０， ４
（１）：５１－５６．

［１５］ 　 ＧＡＯ Ｗ，ＺＨＯＵ Ｔ，ＧＡＯ Ｙ，ｅｔ ａｌ． Ｍｏｌｔｅｎ ｓａｌｔｓ－ｍｏｄｉｆｉｅｄ ＭｇＯ－

ｂａｓｅｄ ａｄｓｏｒｂｅｎｔｓ ｆｏｒ ｉｎｔｅｒｍｅｄｉａｔｅ－ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｅ：Ａ ｒｅ⁃
ｖｉｅｗ［Ｊ］ ． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｅｎｅｒｇｙ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ，２０１７，３（２６）：８３０－８３８．

［１６］ 　 ＳＴＥＰＨＡＮＥ Ｗ，ＰＡＵＬ Ｄ Ｃ，ＷＩＭ Ｇ Ｈ，ｅｔ ａｌ． Ｉｎ ｓｉｔｕ ＸＲＤ ｄｅｔｅｃ⁃
ｔｉｏｎ ｏｆ ｒｅｖｅｒｓｉｂｌｅ ｄａｗｓｏｎｉｔｅ ｆｏｒｍａｔｉｏｎ ｏｎ ａｌｋａｌｉ ｐｒｏｍｏｔｅｄ ａｌｕｍｉｎａ：
Ａ ｃｈｅａｐ ｓｏｒｂｅｎｔ ｆｏｒ ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｅ［ Ｊ］ ． Ｅｕｒｏｐｅａｎ Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｉｎｏｒ⁃
ｇａｎｉｃ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ，２０１０，２０１０（１７）：２４６１－２４６４．

［１７］ 　 ＢＯＯＮ Ｊ，ＣＯＢＤＥＮ Ｐ Ｄ，ＶＡＮ ＤＩＪＫ Ｈ Ａ Ｊ，ｅｔ ａｌ． Ｈｉｇｈ－ｔｅｍｐｅｒａ⁃
ｔｕｒｅ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｃｙｃｌｅ ｄｅｓｉｇｎ ｆｏｒ ｓｏｒｐｔｉｏｎ－ｅｎｈａｎｃｅｄ
ｗａｔｅｒ－ｇａｓ ｓｈｉｆｔ［ Ｊ］ ． Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｓｃｉｅｎｃｅ，２０１５，１２２：
２１９－２３１．

［１８］ 　 ＬＩ Ｓ，ＨＡＯ Ｐ，ＺＨＵ Ｘ，ｅｔ ａｌ． Ｏｎ－ｓｉｔｅ ｄｅｍｏｎｓｔｒａｔｉｏｎ ｏｆ ａ ｔｗｏ－ｓｔａｇｅ
ｄｅｅｐ ｄｅｓｕｌｆｕｒｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｄｅｃａｒｂｏｎｉｚａｔｉｏｎ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ａｎｄ
ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｓｗｉｎｇ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｕｎｉｔ ａｔ ｅｌｅｖａｔｅｄ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｆｏｒ ｈｙ⁃
ｄｒｏｇｅｎ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ［Ｊ］ ． Ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ，２０１９，２５：１６８３－１６９３．

［１９］ 　 ＭＡＮＭＵＡＮＰＯＭ Ｎ，ＴＨＵＢＳＵＡＮＧ Ｕ，ＤＵＢＡＳ Ｓ Ｔ， ｅｔ ａｌ． Ｅｎ⁃
ｈａｎｃｅｄ ＣＯ２ ｃａｐｔｕｒｉｎｇ ｏｖｅｒ ｕｌｔｒａ－ｍｉｃｒｏｐｏｒｏｕｓ ｃａｒｂｏｎ ｗｉｔｈ ｎｉｔｒｏ⁃
ｇｅｎ－ａｃｔｉｖｅ ｓｐｅｃｉｅｓ ｐｒｅｐａｒｅｄ ｕｓｉｎｇ ｏｎｅ－ｓｔｅｐ ｃａｒｂｏｎｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｐｏ⁃
ｌｙｂｅｎｚｏｘａｚｉｎｅ ｆｏｒ ａ ｓｕｓｔａｉｎａｂｌｅ ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔ［Ｊ］ ． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｅｎｖｉ⁃
ｒｏｎｍｅｎｔａｌ Ｍａｎａｇｅｍｅｎｔ，２０１８，２２３：７７９－７８６．

［２０］ 　 ＬＩ Ｌ，ＱＵＩＮＬＩＶＡＮ Ｐ Ａ，ＫＮＡＰＰＥ Ｄ Ｒ Ｕ． Ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ ａｃｔｉｖａ⁃
ｔｅｄ ｃａｒｂｏｎ ｓｕｒｆａｃｅ ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ ａｎｄ ｐｏｒｅ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ｏｎ ｔｈｅ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ
ｏｆ ｏｒｇａｎｉｃ ｃｏｎｔａｍｉｎａｎｔｓ ｆｒｏｍ ａｑｕｅｏｕｓ ｓｏｌｕｔｉｏｎ ［ Ｊ ］ ． Ｃａｒｂｏｎ，
２００２，４０（１２）：２０８５－２１００．

１０１


