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水煤浆气化制氢的气化压力选择

刘　 文,尹晓晖,李克海
(中石化宁波工程有限公司,浙江 宁波　 315103)

摘　 要:为确定最适合水煤浆制氢装置的气化压力,以石油焦为原料,采用单喷嘴水煤浆气化技术,在
20 万 m3 / h 制氢规模下,对 4． 0 和 6． 5 MPa 两种不同气化压力下的装置配置、技术经济指标、消耗、投
资进行综合对比。 结果表明,4． 0 MPa 压力等级下的气化装置和净化装置均出现系列数增加或设备

结构尺寸变大的情况,导致投资增加;系列数的增加还会导致备用率降低,在线率和装置可靠性下降,
不利于连续稳定供氢;4． 0 MPa 压力等级低,装置消耗增加,尤其对于低温甲醇洗单元,冷量消耗将大

幅增加。 因此,针对 20 万 m3 / h 制氢规模,6． 5 MPa 气化压力下的装置在投资、消耗、占地、在线率、可
靠性以及操作和维修的复杂性、生产成本等方面均优于 4． 0 MPa 气化压力,在选择气化压力时应优

先考虑 6． 5 MPa 压力等级。
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Pressure selection of coal to hydrogen by coal water slurry
gasification technology
LIU Wen,YIN Xiaohui,LI Kehai

(Sinopec Ningbo Engineering Co. ,Ltd. ,Ningbo　 315103,China)

Abstract:In order to determine the most appropriate pressure for hydrogen production plant from coal water slurry,taking petroleum coke
as raw material,adopting single nozzle coal water slurry gasification technology,under the hydrogen production scale of 2×105 m3 / h,the e-
quipment arrangement,technical economic index,consumption,investment between 4. 0 MPa and 6. 5 MPa were compared. The results
showed that under 4. 0 MPa,the series were increased,equipment structure and size got bigger in gasification and purification plant,which
led to an increase in investment. The increase in series also led to a decrease in reserve ratio. Online rate and device reliability were de-
creased,which was not good for continuous supplying hydrogen. The pressure level of 4. 0 MPa increased the consumption of rectisol unit
and refrigerant load. Therefore,under the hydrogen production capacity of 2×105 m3 / h,the investment,consumption,covering areas,online
rate,reliability,complexity of operation and maintenance,manufacturing cost and so on under 6. 5 MPa were all better than 4. 0 MPa. It
should give priority to 6. 5 MPa when considering the selection of coal-water slurry gasification pressure.
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0　 引　 　 言

随着成品油质量升级步伐加快,国内各大炼油

厂都在进行产品质量升级改造,新建炼油厂大多选

择了全加氢工艺路线,以满足轻质油收率、产品质

量、综合商品率等关键技术经济指标要求。 氢气已

成为各炼油厂不可缺少的重要资源,在生产运行中

占有举足轻重的地位,增加氢气产量和降低氢气成

本已经成为共同追求的目标[1]。 煤、石油焦作为制

氢原料替代天然气、干气、石脑油等可有效降低氢气

成本,增加企业收益和核心竞争力。 目前应用的煤

焦气化技术中,水煤浆气化是应用广泛、技术成熟的
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气化技术之一,工业业绩应用较多(尤其有较多的

石油焦掺烧气化业绩),经验丰富,国产化程度高,
装置运行平稳,有效气中氢气含量高,有利于氢气产

品的生产。 水煤浆气化根据应用情况和技术成熟度

通常分为 3 个压力等级,即 4． 0、6． 5 和 8． 7 MPa(表
压,下同),不同压力等级下,装置的投资和消耗有

所不同。 陈广智[2]对比分析了 4． 0 和 6． 5 MPa 两种

气化压力下,德士古水煤浆技术用于合成氨工艺的

气化消耗和投资,说明 6． 5 MPa 气化更加安全可

靠、经 济 合 理。 于 清[3]、 王 庆 伟 等[4] 在 6． 5 和

8． 7 MPa 两种气化压力下,研究了气化压力对甲醇

合成和煤制烯烃工艺的影响,结果表明,高压力气化

更有利于节能降耗,但同时带来了设备制造难度大、
国产化程度低等问题,因此更倾向于 6． 5 MPa 气化

压力。 本文针对 4． 0 和 6． 5 MPa 两种气化压力,在
流程配置、消耗、投资、技术经济等方面进行综合对

比,以便确定适合炼油厂制氢的气化压力。

1　 水煤浆气化技术

煤气化按照流体力学条件分类可分为固定床、
流化床和气流床 3 种不同的技术类型,其中固定床

采用块(碎)煤进料,炉内存在温度梯度,气化炉出

口温度低,粗合成气 CH4 含量高,有效气(CO+H2)
产率低,有机物含量高且复杂,存在较多环保问题;
流化床采用碎煤进料,灰渣循环使用,但仍存在气化

温度较低,粗合成气成分复杂等缺点,且要求原料煤

有较好的反应活性[2,5]。 从气体成分上看,上述 2
种气化技术不适合作为制氢气化技术。 气流床气化

是当今先进的洁净煤气化技术,也是煤气化发展的

主流方向,具有气化效率高、合成气产量大、有效气

成分高、高温气化无有机物等副产品,环境友好,气
化炉易于大型化等特点,是煤制氢较佳的选择。 气

流床按照进料划分可分为粉煤气化和水煤浆气化,
考虑到水煤浆气化一次投资更低,操作压力更高,操
作更成熟、稳定,制氢业绩更多,尤其在石油焦气化

上,且水煤浆气化粗合成气中氢气含量更高,更有利

于生产氢气产品,因此,在为炼油厂供氢时,应优先

考虑水煤浆气化工艺[6-7]。
水煤浆气化以纯氧和水煤浆为原料,采用气

流床反应器,在加压非催化条件下进行部分氧化

反应,生成以 CO 和 H2 为有效成分的粗合成气,作
为 F-T(Fischer-Tropsch)合成以及氨、甲醇和天然

气(SNG)合成的合成气,制氢(煤液化、燃料)原料

气,整体煤气化联合循环发电系统( IGCC)发电的

燃料气。
水煤 浆 气 化 压 力 为 3． 0 ~ 8． 7 MPa, 温 度

为 1 100 ~ 1 480 ℃,在高温下发生快速化学反应,
气化过程速率由传递过程控制。 通过调整喷嘴位

置、优化炉型结构及尺寸在炉内形成撞击流,以强化

混合和热质传递过程,形成炉内的合理流场,从而达

到良好的工艺与工程效果。
水煤浆气化原料的范围较宽,大部分煤种都能

用该技术进行气化,同时可气化石油焦、煤液化残

渣、半焦、沥青等原料。 水煤浆气化碳转化率高

(95% ~98% ),负荷调整范围大(50% ~ 105% ),合
成气质量好,有效组分(CO+H2)可达 80% (干气)
以上,CH4 含量低( <0． 1% ),单炉投煤量大(450 ~
3 000 t / d)。 比较典型的有美国 GE 水煤浆气化、国
内华东理工大学和兖矿集团联合开发的多喷嘴对置

式水煤浆气化技术等[8-9]。

2　 气化压力选择方案

水煤浆气化压力为 3． 0 ~ 8． 7 MPa,根据气化炉

规格和气化系统的配置,通常可选择的气化压力有

4． 0、 6． 5、 8． 7 MPa 三 个 压 力 等 级。 由 于 采 用

8． 7 MPa 气化压力时,设备和管道的材料等级上升,
一次投资增加,除非特殊要求,一般不予考虑,因此,
本文针对 4． 0 和 6． 5 MPa 两种气化压力,在流程配

置、消耗、投资、技术经济等方面进行综合对比。
近年来国内炼油厂改扩建或新建炼油厂基

本达到 2 000 万 t / a 的规模,此规模下的氢气需求为

20 万 m3 / h 左右,因此,本文以具有代表性的 20
万 m3 / h 制氢装置为例,采用单喷嘴水煤浆气化压

力,对 4． 0 和 6． 5 MPa 两种气化压力进行对比。 为

使方案比较具有相同的基准,4． 0 和 6． 5 MPa 制氢

方案的装置规模、年操作时间、产品与副产品方案、
原料规格、燃料气规格、公用工程规格等数据均保持

一致[10-13]。

3　 原料及产品方案

3． 1　 原料规格

2 种方案均采用炼油厂自产的高硫石油焦,参
数见表 1。
3． 2　 H2 产品及副产品规格

氢气并入管网,氢气管网压力为 2． 1 MPa,具体

规格见表 2。
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表 1　 石油焦规格

Table 1　 Specification of petroleum coke

工业分析 / %

Mar Md Ad Vdaf

元素分析 / %

w(Cd) w(Hd) w(Nd) w(Sd) w(Od)

Qnet,d /

(MJ·kg-1)

哈氏可磨性

指数 HGI

3． 00 0． 94 0． 31 10． 02 87． 04 3． 58 2． 77 6． 00 0． 30 34． 40 96

表 2　 产品氢气规格

Table 2　 Specification of hydrogen product

介质 参数

H2 摩尔分数 / % ≥99． 9

φ(CO+CO2) / 10-6 ≤20

φ(N2 +Ar) / 10-6 <1 000

总硫 / 10-6 ≤0． 05

压力 / MPa ≥2． 1

温度 / ℃ 30

　 　 副产品为变压吸附(PSA)尾气。 粗氢气经 PSA
提纯时副产部分尾气,尾气中富含 H2 和 CO,可并

入炼油厂已有燃料气管网,作为燃料气使用。

4　 流程及系统配置

4． 1　 水煤浆气化流程

水煤浆气化制氢装置流程如图 1 所示。

图 1　 水煤浆气化工艺流程

Fig． 1　 Process of coal water slurry gasification

4． 2　 系统配置

2 种气化压力下的系统配置[14]见表 3。

表 3　 2 种气化压力下的系统配置对比

Table 3　 Comparison of system configuration between two sasification pressures

装置 单元 6． 5 MPa 4． 0 MPa

空分
装置

空分系统

采用分子筛净化空气、空气增压、O2 内压缩、低压 N2 从下塔抽取,再通过氮气增压机增压流程,带中压空气增

压透平膨胀机,精馏塔上塔采用规整填料

规模(以 O2 计):90 000 m3 / h

气化
装置

原料研磨和制浆系统 3 系列配置,2 开 1 备,单系列负荷 50%

气化和排渣系统

气化炉 2 开 1 备,单系列负荷 50% ,单系列有效气生

产能力 10 万m3 / h,燃烧室内径3 200 mm,容积900 ft3

(25． 48 m3)

气化炉 3 开 1 备,单系列负荷 33． 3% ,单系列有效气生

产能力 6． 7 万 m3 / h,燃烧室内径 3 200 mm,容积 900 ft3

(25． 48 m3)

合成气洗涤系统 洗涤塔 2 开 1 备,单系列负荷 50% 洗涤塔 3 开 1 备,单系列负荷 33． 3%

黑水闪蒸系统
2 开 1 备,单系列负荷 50%
4 级闪蒸系统,包括 1 级高压闪蒸,1 级低压闪蒸和 2
级真空闪蒸

3 开 1 备,单系列负荷 33． 3%
3 级闪蒸系统,包括 1 级高压闪蒸,1 级低压闪蒸和 1 级
真空闪蒸

灰水处理系统 1 个沉降槽,1 个灰水槽,1 个除氧器

净化
装置

耐硫变换 单系列配置,单系列配置 2 台变换炉 2 系列配置,单系列配置 2 台变换炉

酸性气体脱除
(Rectisol) 单系列配置,包含 1 台膨胀机 2 系列配置

PSA 单系列配置 单系列配置

丙烯制冷系统 单系列配置 2 系列配置

5　 综合技术经济指标及投资对比

5． 1　 建设范围

2 种气化压力下的建设范围包括总图运输、储
运装置、工艺装置、空分装置、公用工程系统和辅助

生产设施等。
5． 2　 财务评价基础

为便于 2 种气化压力方案比选,统一评价标准,
年操作时间为 8 000 h,氢气价格参照中石化文件

“石化股分财价[2014]252 号”,与原料的关联公式
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计算,即
H2(纯氢) 不含税价 = (原料不含税价 ×

制氢单耗 + 加工费) × (1 + 5% )
其中, 制氢单耗取值为 8． 245 kg / kg; 加工费取

值 6 503 元 / t;5% 为限制的利润率。 计算得出 2 种

方案的 H2 售价为 1． 18 元 / m3。
财务评价测算价格是在国际市场布伦特原油均

价 52． 41 美元 /桶(2015 年)的情况下测算,两方案

价格体系一致。 涉及的主要原材料、公用工程、产品

及副产品测算价格见表 4。
5． 3　 综合技术经济评价

2 种气化压力下主要原料、化学品、公用工程等

消耗及主要技术经济指标对比见表 5。
5． 4　 投资对比

2 种气化压力下各单元的投资对比见表 6。

表 4　 原材料、产品及副产品价格

Table 4　 Price of raw material,product and byproduct

项目 测算价格(不含税)

原料
石油焦 / (元·t-1) 730

石灰石 / (元·t-1) 214

公用工程

新鲜水 / (元·t-1) 1． 61

循环水 / (元·t-1) 0． 19

脱盐水 / (元·t-1) 4． 36

电 / (元·kWh-1) 0． 52

产品及副产品

高压蒸汽 / (元·t-1) 150

中压蒸汽 / (元·t-1) 130

低压蒸汽 / (元·t-1) 120

蒸汽凝液 / (元·t-1) 2． 44

H2 售价 / (元·m-3) 1． 18

PSA 尾气 / (元·m-3) 0． 50

表 5　 主要消耗及技术经济指标对比

Table 5　 Comparison of main consumption and technical economic figures

项目 6． 5 MPa 4． 0 MPa

主要原料用量

石油焦 / t 125 125
氧气 / m3 87 500 87 500
石灰石 / t 0． 55 0． 55

磨煤添加剂 / t 2． 4 2． 4

主要化学品用量
甲醇 / kg 45 60
丙烯 / kg 18 24

主要公用工程用量

脱盐水 / t 450 400
新鲜水 / t 16 3
循环水 / t 11 000 12 000

蒸汽凝液 / t -27 -34
蒸汽 / t -130 -90

电量 / kW 70 600(膨胀机发电量 3 600 kW) 78 000
制冷量 / kW 2 350(膨胀机制冷量 3 750 kW) 8 500

产品及副产品

氢气产品 / m3 -202 000 -202 500
酸性气 / m3 -7 400 -7 300

PSA 尾气 / m3 -22 500 -22 100

总定员 人数 / 人 200 200

投资估算
工程总投资 / 万元 220 000 230 000
建设期投资 / 万元 198 500 210 000

技术经济指标

内部收益率 / % 26． 38 23． 59
年均净利润 / 万元 54 000 48 500

氢气生产成本 / (元·m-3) 0． 69 0． 74

6　 2 种气化压力的系统配置分析

气化反应受气化压力影响很小。 这是由于气化

反应主要为碳元素转化为其他元素的不可逆反应,
包括碳与氧气的反应、碳与水蒸气的反应、碳与氢气

的反应以及与煤中其他元素的反应等。 其他可逆反

应在反应前后体积变化不大,因此,6． 5 MPa 气化和

4． 0 MPa 气化产出的粗合成气组成差别不大。
变换单元主反应 CO+H2O =H2 +CO2,反应前后

体积相同,因此反应压力对变换反应影响不大,变换

单元的变换深度相近,变换气产品组成接近。 进入

甲醇洗单元后,不同压力下,甲醇对氢气的吸收能
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表 6　 2 种气化压力下的投资估算对比

Table 6　 Investment estimate comparison between two gasification pressures

装置 单元
投资 / 万元

6． 5 MPa(2 开 1 备) 4． 0 MPa(3 开 1 备)

气化装置 气化、净化装置 110 000 120 000

空分装置 空分及后备系统 40 000 40 000

储运装置 原料储存、破碎及转运 11 400 11 400

公用工程装置 给排水系统、供配电、照明及接地系统、电信系统、装置联系管廊、火炬 9 500 11 000

辅助生产设施 总图运输、主变电站、中心控制室、分析化验室、原料制样间 11 400 12 500

力基本相同,氢气在甲醇洗单元中的溶解损失也十

分接近。 而甲醇对溶解度大的 H2S 和 CO2 等酸性

气体的吸收则受压力的影响较大,压力降低甲醇对

酸性气体的吸收能力降低,甲醇循环量将增加。
6． 1　 空分装置

6． 5 与 4． 0 MPa 制氢装置的氧气消耗十分相

近,主要原因在于氧气消耗与投煤量、煤质有关。 不

同气化压力对气化反应的影响很小,原料煤的转化

率基本相同,气化合成气组成接近;变换单元的变换

深度相近,变换气产品组成接近;进入酸性气体脱除

单元的氢气溶解损失也十分接近;为保证进氢气管

网的氢气压力相同,6． 5 MPa 气化压力下的酸性气

体脱除单元设置 1 台膨胀机,粗氢气经膨胀机减压

后再进入 PSA 单元,因此 2 种气化压力下的 PSA 单

元吸附压力基本相同。 综上所述,2 种气化压力下,
上游气化单元生成合成气组成接近,下游单元的有

效气损失接近,因此,在相同的煤质、投煤量下,装置

氧气消耗相同,空分装置规模相同。
6． 2　 气化装置

1)原料研磨及制浆系统。 由于原料消耗接近,
4． 0 与 6． 5 MPa 气化压力下的原料研磨及制浆系统

规模相同。
2)气化和排渣系统、合成气洗涤及灰水处理系

统。 不同气化压力下,气化炉的规格和气化系统的

配置已形成较为标准化的设计。 6． 5 MPa 气化压力

下,采用 2 开 1 备的模式,选用 3 200 mm,900 ft3

(25． 48 m3)的气化炉。 4． 0 MPa 气化压力下,若仍

采用 2 开 1 备的模式,使单系列气化产 10 万 m3 / h
的有效气,因操作压力降低导致气体体积和流速增

大,必须选择燃烧室内径 3 800 mm,容积 1 800 ft3

(50． 97 m3)的气化炉才可满足要求,同时下游单元的

相关设备、管道和阀门尺寸也要相应增加。 结构尺寸

的增加除了提高装置投资外,也增加了设备设计和制

造难度,另外,3 800 mm,容积 1 800 ft3(50． 97 m3)的
气化炉应用业绩较少,一般不推荐使用。

4． 0 MPa 气化压力下,选用工业成熟度最高的

内径 3 200 mm,容积 900 ft3(25． 48 m3)的气化炉,单
系列有效气生产能力约 7 万 m3 / h,应采用 3 开至少

1 备的配置模式。 由于至少多出一个气化系列,因
此与 6． 5 MPa 气化相比投资会增加,可靠性降低。
气化炉烧嘴喷头使用寿命约为 90 d,气化炉渣口砖

的使用寿命约为半年,采用 3 开 1 备配置模式相比

2 开 1 备,装置的备用率低,导致在线率下降。 在保

证满负荷连续供氢的条件下,对烧嘴喷头、渣口砖周

期更换的操作和检修调度安排要求增高、难度增大。
6． 3　 净化装置

1)耐硫变换。 在 4． 0 MPa 气化压力下,进入变换

单元的实际气体流量大,在管道、设备尺寸允许的条件

下,变换单元最大有效气处理能力约为 12． 5 万 m3 / h。
因此耐硫变换单元的反应器、换热器等高压高温主体

设备均应采用 2 个系列并行操作的配置模式。
2)酸性气体脱除。 在 4． 0 MPa 气化压力下,受

到单系列处理能力的限制,以吸收塔为代表的高压

区设备均需采用 2 个系列并行操作的配置模式,同
时由于低压条件下甲醇对酸性气体的吸收能力有较

大程度降低,初步估算甲醇循环量增幅将超过

30% ,虽然低压下泵设备扬程的降低会节省功耗,但
甲醇循环量变大增加的功耗更大。

3)氢气提纯系统(PSA)。 PSA 单元的吸附能

力受压力影响较大,压力越高,氢气产品纯度越高,
杂质的吸附能力也越高。 但为了统一基准,使氢气

产品压力相同,在 6． 5 MPa 方案中设置了氢气膨胀

机降低氢气产品压力,同时回收气体内能与系统冷

量,因此,2 个压力等级的制氢装置 PSA 单元的吸收

压力与配置完全相同。
4)丙烯制冷系统。 酸性气体吸收规模相等时,
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压力越低,酸性气体脱除单元的冷量需求越大。 与

6． 5 MPa 气化相比,4． 0 MPa 气化配套的酸性气体

脱除单元冷量消耗增加不低于 25% 。
5)膨胀机。 在 6． 5 MPa 气化压力下,氢气产品

的压力约为 4． 8 MPa,为使进 PSA 单元的氢气压力

与 4． 0 MPa 气化压力下保持一致,在 6． 5 MPa 制氢

装置的酸性气体脱除单元内设置粗氢气膨胀机,在
充分利用气体内能的同时获得冷量。

根据粗氢气规模折算,在吸收塔出口设置粗氢

气膨胀机,粗氢气的温度由-51． 6 ℃ 下降到-93． 2
℃,发电量约为 3 572 kW, 获得高品质冷量约

为 3 721 kW。 膨胀机投用时,丙烯制冷单元输入冷

量从 6 054 kW 降至 2 334 kW,节能效果显著。 但考

虑到膨胀机故障的工况,为保证连续稳定的供氢,丙
烯制冷单元的负荷仍维持原负荷不变。

7　 结　 　 论

1)4． 0 MPa 压力等级下的气化装置和净化装置

均出现系列数增加或设备结构尺寸变大的情况,导
致投资增加;

2)4． 0 MPa 压力等级低,装置消耗增加,尤其对

于低温甲醇洗单元,冷量消耗将大幅增加;
3)4． 0 MPa 压力等级下系列数增加,将导致备

用率降低,在线率和装置可靠性下降,不利于连续稳

定供氢;系列数增加还会提高装置操作及维修的复

杂性;
4)6． 5 MPa 气化压力在投资、消耗、在线率、可

靠性、操作及维修的复杂性以及生产成本等方面均

优于 4． 0 MPa 气化压力,因此 6． 5 MPa 气化压力应

优先考虑。
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