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图 2-1组织结构图

2.3工艺流程简介

2.3.1 河南新能科技有限公司工艺流程图及说明

河南利源煤焦集团有限公司始建于 1997年，属股份制民营企业，是河

南省煤化工骨干企业，是一家集洗煤、炼焦、化工、发电、合金、物流、

清洁能源、精细化工、新材料、商贸、地产为一体的大型现代化企业集团。

集团公司共占地 1800多亩，员工 2500余名，总资产 60亿元，年可实现产

值 80亿元，上缴税金 5亿元，2019年荣获河南省民营企业 100强、河南省

制造业 100强等荣誉称号。

河南利源新能科技有限公司为河南利源煤焦集团有限公司下辖公司，

成立于 2020年 1月 14日，注册资本 10000万元，位于殷都区铜冶镇李村

西南 800m处。

通过查阅河南利源新能科技有限公司（简介），与机构负责人交谈并

走访了相关项目及部门后，核实以下企业主要服务信息：河南利源新能科

技有限公司主要从事洗煤、炼焦、化工及焦炉煤气的综合利用。
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公司生产工艺包括焦化工程、煤气综合利用工程及余气发电。

2.3.1.1焦化工程

焦化工程主要工艺包括备煤、炼焦、干熄焦、化产回收以及公辅工程、

储运工程等。

1)备煤

根据煤源、煤质情况及焦炉对煤粉碎细度的要求，备煤系统采用先单

种煤预粉碎，再配煤混合粉碎的工艺流程。备煤系统由火车来煤受卸系统

（火车来煤利用利源燃气现有）、汽车来煤受煤系统、封闭煤场、贮配一

体筒仓、预粉碎室、二次粉碎室、焦油渣回配装置、输煤管带、输煤皮带

通廊及转运站等组成。

汽运来煤进入厂区完成采样、计量后，进入封闭煤场内地下受煤槽进

行卸车，再经皮带输送至贮配一体筒仓贮存；火运来煤在卸车站完成卸车

后，经管带机接入备煤系统，送至贮配一体筒仓贮存。配煤作业时，贮配

一体筒仓下部自动配煤系统根据预定配煤比确定各单种煤给料量，经预粉

碎、二次粉碎输往焦炉煤塔。

在二次粉碎室后的输煤线上设焦油渣回配装置，焦油渣、污泥等炼焦

废弃物与部分装炉煤混合后，回送焦炉进行炼焦。

2）炼焦

（1）炼焦过程

由备煤系统送来的满足炼焦要求的配合煤装入煤塔。通过摇动给料器

将煤装入装煤车的煤箱内，并将煤捣固成煤饼，装煤车按作业计划将煤饼

从机侧送入炭化室内。

煤饼在炭化室内经过一个结焦周期的高温干馏炼制成焦炭和荒煤气。

炭化室内的焦炭成熟后，用推焦机推出，经拦焦机导入焦罐内，并由电机

车牵引至干熄站进行干熄焦，熄焦后的焦炭送往焦处理系统。当干熄焦检

修或出现事故需利用备用的湿法熄焦时，炭化室内成熟的焦炭经拦焦机导
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入熄焦车内，由电机车牵引熄焦车至熄焦塔内进行喷水熄焦。熄焦后的焦

炭卸至晾焦台上，冷却一定时间后送往焦处理系统。

煤在炭化室干馏过程中产生的荒煤气汇集到炭化室顶部空间，经过布

置在焦侧的上升管、桥管进入集气管。上升管设余热利用系统，回收的热

量用于产生蒸汽。约 800℃的荒煤气经余热回收后，温度降至 500℃~600℃,

再经桥管内被氨水喷洒冷却至 81℃左右。荒煤气中的焦油等同时被冷凝下

来。煤气和冷凝下来的焦油同氨水一起经吸煤气管道送入煤气净化设施。

焦炉采用焦炉煤气加热，焦炉煤气由外部管道架空引入焦炉，经设置

于间台的煤气预热器预热后送入地下室。经煤气主管、煤气立管、横排管和

下喷管，送入燃烧室立火道底部，与由机侧空气进口进入并经过设在立火

道隔墙中的空气道 2段空气出口送入的空气汇合燃烧。燃烧后的废气通过

立火道顶部跨越孔进入下降气流的立火道，再经过蓄热室，由格子砖把废

气的部分显热回收后，经过小烟道、废气开闭器、焦侧烟道、总烟道，经

脱硫脱硝装置处理后再经烟囱排入大气。

焦炉采用 FAN火焰分析模型分析焦炉燃烧室燃烧状况，最优化焦炉炉

体及加热系统设计，采用两段供空气助燃加热、薄炉墙、双联火道、废

气循环等一系列低氮燃烧技术，从源头治理氮氧化物，有效降低氮氧化物

的产生量。

上升气流的煤气和空气与下降气流的废气由交换传动装置定时进行

换向。装煤除尘采用双 U型管式烟气转换车，通过集气管抽吸产生的负压，

将正装煤的炭化室产生的烟气经过U型导烟管导入相邻炭化室并最终导入

集气管。

机侧装煤、推焦时从炉头逸散的烟尘由装煤车、推焦机上的烟气外引

装置收集后经机侧尾部的水封式集尘干管导至地面站进行除尘，同时炉顶
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设集尘干管，收集装煤、推焦和移车过程中逸散的烟尘，也导至地面站净

化后排入大气。焦炉出焦时产生烟尘，用拦焦机集尘罩收集并通过集尘管

抽吸至地面站除尘系统，经净化后排至大气。

焦侧头尾焦由拦焦机收集在尾焦斗内，然后卸到焦罐车或熄焦车内。

机侧头尾焦由推焦机上的链式刮板机收集在尾焦斗内，卸到机侧尾焦箱中。

（2）焦处理系统

焦处理系统由筛贮焦楼（汽车装车）、封闭焦场、火车装车仓、转运

站、输焦管带机、输焦皮带机通廊及转运站等组成。焦处理系统的任务是

将冷却脱水的湿熄焦炭，以及干熄焦后的焦炭送至筛焦楼，按要求筛分成

不同粒级。

正常生产时，干熄焦装置排出的焦炭经运焦带式输送机送至筛焦楼。

当干熄焦装置检修时，焦炭采用湿熄后通过焦台及带式输送机送往筛焦楼。

筛贮焦楼内共布置四台固定筛（两用两备），处理能力均为 300t/h，分

级粒度为 10mm。经过固定筛筛分，＞10mm的焦炭进入成品焦仓，≤10mm

的焦炭直接落入粉焦仓。焦仓下设汽车装车闸门和输焦管带接口，焦炭可

通过筛贮焦楼下部装汽车外运，也可通过管带输送至火车装车仓。焦仓总

贮量约 3500t，约焦炉正常生产一天的焦炭产量.

3）干熄焦

公司年产焦炭约 128万 t，配置处理能力为 200t/h的干熄焦装置；当干

熄焦检修时，采用湿熄焦方式熄焦；本项目综合干熄焦大于 90%。

干熄焦过程：装满红焦的焦罐及运载车由电机车牵引至提升井架底部。

提升机将焦罐提升并送至干熄炉炉顶，通过带布料器的装入装置将焦炭装

入干熄炉内。在干熄炉中焦炭与惰性气体直接进行热交换，焦炭被冷却至

200℃以下，经排焦装置卸到带式输送机上，然后送往输焦系统。

冷循环气体通过循环风机送入副省煤器，换热至 130℃后再进入干熄炉

供气装置的上下气室，经周边风道和中央风帽进入冷却室吸收红焦热量。
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高温循环气体经斜道进入环形风道汇集，自干熄炉排出的热循环气体的温

度约为 880~960℃,经一次除尘器除尘后进入锅炉换热，温度降至

160~180℃。降温后的循环气体进入二次除尘器，再通过循环风机循环利用。

干熄焦锅炉产生的蒸汽进入汽轮发电机组做功发电，凝结水回锅炉循环利

用。

一、二次除尘器分离出的焦粉，由专门的输送设备将其收集在贮槽内，

以备外运。干熄焦的装焦、预存室放散等处所产生的烟尘进入干熄焦除尘

地面站，净化后放散。排焦溜槽、风机后放散处烟气进入脱硫脱硝装置进

行处理后排放。

干熄焦热力系统介绍：干熄焦热力系统是整个干熄焦工艺系统中的一

个重要组成部分，其作用是降低干熄焦系统惰性循环气体的温度，并吸收

其热量加以有效利用。方法是通过干熄焦锅炉吸收循环气体的热量产生蒸

汽，通过蒸汽驱动汽轮发电机组发电和供热来实现回收红焦显热。干熄焦

热力系统由干熄焦锅炉、除盐水泵房、汽轮发电站和干熄焦区域管廊组成。

除盐水通过除氧给水泵经副省煤器进入除氧器，除氧后的水通过锅炉

给水泵分三路分别进入余热锅炉、锅炉减温器和减温减压装置。经除氧后

约 104℃除盐水经省煤器换热使水温升至约 220℃后进入干熄焦锅炉汽包，

汽包压力约为 11MPa，汽包内炉水的饱和温度约为 319℃。炉水由下降管分

别进入膜式水冷壁和蒸发器，在蒸发器和水冷壁内吸热汽化后形成汽水混

合物并在热压的作用下进入汽包。汽水混合物在汽包内经汽水分离装置分

离，产生饱和蒸汽，饱和蒸汽通过汇流管进入一次过热器，在一次过热器

内与高温惰性循环气体换热，使蒸汽温度上升到一定温度时，经过喷水式

减温器将蒸汽温度调整至设定温度，再进入二次过热器，与高温惰性循环

气体换热升温，最终使蒸汽温度达到额定温度。将蒸汽送至汽轮发电站，

年发电量：182000×103kW·h。

干熄焦锅炉总的产气量为 96t/h；汽轮发电站站内设 1台 C25-8.83/0.981
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型抽汽凝汽式汽轮机，N=25MW，配置了 1 台 QFW-30-2型发电机。除发

电外，剩余蒸汽经备用减温减压装置调整为 3.82MPa450℃蒸汽供应生产。

发电站设置一套减温减压装置备用，当汽轮机出现故障时，蒸汽通过减温

减压系统后供厂区用户使用，剩余蒸汽通过事故冷凝器进行回收.

4）化产回收系统.

公司煤气净化系统主要包括：冷凝鼓风系统（含煤气初冷单元、电捕

焦油单元、焦油氨水分离单元、鼓风机单元）、HPF脱硫单元、脱硫废液

提盐单元、蒸氨单元、硫铵单元、终冷洗苯单元、粗苯蒸馏单元及外部管

线组成。

（1）冷凝鼓风工段

来自焦炉集气管 79～81℃的煤气进入水洗的洗涤塔与塔顶喷淋循环液

逆流接触，除去煤气中夹带的粉尘。经洗涤后的煤气由横管初冷器顶部进

入，向下与冷却介质逆流和错流流动。初冷器带有断液板，冷却供水分为

三段，上段为余热水段，回收荒煤气余热得到热水；中段用循环水（32℃)、

下段用低温水（16℃)间接冷却。煤气冷却至 21～22℃,由横管初冷器下部排

出后进入电捕焦油器。在电捕焦油器内，通过高压电场作用，除去煤气中

夹带的焦油雾和尘粒后经鼓风机增压送至脱硫工段。

煤气在横管初冷器中被冷却的同时，冷凝析出水、焦油和萘。在换热

管冷却表面上结晶的萘，可被冷凝的焦油不断溶解，从而使煤气得到初步

净化。为进一步洗涤煤气夹带的固体颗粒和清除沉积在换热管壁上的焦油、

萘，在中、下段管际空间连续喷洒焦油氨水混合物，以保证煤气冷却效果。

横管初冷器顶部设置热氨水冲洗管道。初冷器断液板处排出的中段冷凝液

进入旋流离心分离装置，根据其比重的不同，被分离为三层，上层为轻质

含微粉的氨水，下层为含煤焦粉的重质组分，中层为轻质冷凝液。将上下

层送至焦油氨水分离单元，中层未饱和的含萘轻质焦油和氨水进入冷凝液

槽。下段排出的冷凝液一并进入冷凝液槽。通过冷凝液泵送至初冷器中段
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和下段连续喷洒，多余部分送至焦油氨水分离单元。

冷凝液槽泵送来的焦油和氨水混合液首先进入到焦油渣预分离器，在

此进行焦油氨水和焦油渣的分离。

在焦油渣预分离器的出口处设有篦筛和刮板机，大于 8mm的固体物将

留在预分离器内，沉降到预分离器的锥形底上，并通过焦油压榨泵抽出。

在焦油压榨泵中固体物质被粉碎，并被送回到焦油渣预分离器的上部。

从焦油渣预分离器出来的焦油氨水进入焦油氨水分离槽，在此进行氨

水和焦油的分离。在焦油氨水分离槽的下部设有锥形底板，利用比重不同，

焦油沉向底部，通过焦油中间泵抽出，送入焦油中间槽，焦油中间槽带搅

拌装置，用泵抽取焦油，一部分送入焦油离心机，一部分再送回中间槽循

环搅动焦油，可以防止焦油渣在此沉积。

焦油氨水分离槽下部的氨水由循环氨水泵抽出送至焦炉荒煤气导出系

统喷洒冷却煤气。剩余氨水经静置分离将大部分焦油除去，用泵抽送至气

浮除油机和氨水过滤器，进一步除去其中的焦油等杂质后，送至蒸氨单元。

生产过程产生的工艺废水，如终冷排污水等送至焦油氨水分离槽。用乳化

液泵在焦油氨水分离器的界面处抽出含焦油的焦油氨水乳化液，连续送至

初冷器冷凝液槽，作喷洒液的补充。

送至焦油离心机的焦油在离心力的作用下进一步脱水、脱渣，脱渣脱

水后的焦油自流到焦油槽，通过焦油泵送往油库单元焦油贮槽。焦油渣进

入焦油渣槽，再送焦油渣回配装置。

本系统排气采用放散气控制系统，将所有槽、罐的放散气分别经压力

平衡系统集中接入负压煤气管道；设备、管道放空液排入地下放空槽，由

泵送回焦油氨水分离系统。

(2)HPF脱硫工段

来自鼓风机增压后的煤气进入预冷塔，与塔顶喷淋的循环液逆向接触

被冷却到 28~30℃,预冷塔塔釜的循环液用泵抽出送至循环液冷却器，用低
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温水将其冷却至约 28℃后进入塔顶循环喷洒。焦油氨水分离单元来的剩余

氨水送入预冷塔塔釜，置换一部分循环喷洒液，多余的循环喷洒液从泵出

口采出一股送去焦油氨水分离单元。预冷后的煤气进入脱硫塔，与塔顶喷

淋下来的脱硫贫液逆向接触，吸收煤气中的硫化氢、氨、氰化氢等。脱硫

后煤气中硫化氢含量不高于 20mg/m³,送入硫铵单元。脱硫反应原理如下：

NH₃+H₂O=NH3+H₂O

NH₃·H₂O+H₂S=NH₄HS+H₂O

NH₃H₂O+HCN=NH₄CN+H₂O

NH₃H₂O+CO₂=NH₄HCO₃

NH₃·H₂O+NH4HCO₃=(NH₄)₂CO₃+H₂O

NH₃H₂O+NH4HS+(x+1)Sx=(NH₄)₂Sx+H₂O

2NH₄HS+(NH₂CO₃+2(x-1)S=2(NH₄)₂Sx+CO₂+H₂O

NH₄+NH₄HCO₃=NH4HOO+H₂O

NH₄HS+NH₄HCO₃+(x-1)S=(NH₄)₂Sx+CO₂+H₂O

NH₄CN+(NH₃)₂Sx=NHCNS+(NH₄)S(x-1)
(NH₄)₂S(x-1+S)=(NH₄)₂Sx

吸收了 H₂S和 HCN的脱硫液从塔底流出，经液封槽进入反应槽，然后

经脱硫泵送入再生塔。再生塔底部通入压缩空气，使溶液在塔内得以氧化

再生。再生后的溶液从塔顶经液位调节器自流回脱硫塔循环使用。再生反

应原理如下：

NH₄HS+1/2O₂→S+NH₄OH

(NH₄)₂Sx+1/2O₂+H2O→Sx+2NH4OH

NH₂CNS=H2N-CS-NH₂=H₂N-CHS=NH

H₂N-CS-NH₂+1/2O₂→H₂N-CO-NH₂=S

2NH4HS+2O₂→(NH₄)₂S₂O;+H₂O(副反应)

2NH₄kS₂O₃+O₂→(NH₄)₂SO₄+2S
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浮于再生塔顶部的硫磺泡沫，利用位差自流入泡沫槽，脱硫废液送至

脱硫废液处理系统；硫泡沫进入离心机、熔硫釜和切片机，制成硫磺产品

外售。为补充脱硫液中的氨含量，蒸氨工段来的氨水引至反应槽。

再生尾气进入 H₂S洗涤塔与来自再生塔顶的脱硫贫液逆流接触，脱除

其中的 H₂S。塔上部设有 NaOH碱洗段，将油库单元送来的 45%NaOH碱液

经蒸氨废水稀释至约 5%后，加入碱洗段内喷洒，进一步脱除再生尾气中的

H₂S。脱硫后的再生尾气进入酸洗塔，脱除尾气中的 NH₃后再进入水洗塔，

脱除其中的酸雾后排放.

(3)硫铵工段

由脱硫单元来的煤气经煤气预热器进入喷淋式硫铵饱和器。煤气在饱

和器的上段分两股进入环形室，与母液加热器加热后的循环母液逆流接触，

其中的氨被母液中的硫酸吸收，生成硫酸铵。脱氨后的煤气在饱和器的后

室合并成一股，经小母液循环泵连续喷洒洗涤后，沿切线方向进入饱和器

内旋风式除酸器，分离出煤气中所夹带的酸雾后，送至终冷洗苯单元。

饱和器下段上部的母液经大母液循环泵连续抽出送至饱和器上段环形

喷洒室循环喷洒，喷洒后的循环母液经中心降液管流至饱和器的下段。在

饱和器的下段，晶核通过饱和介质向上运动，使晶体长大，并引起晶粒分

级。当饱和器下段硫铵母液中晶比达到 25%-40%（v%）时，用结晶泵将其

底部的浆液抽送至室内结晶槽。饱和器满流口溢出的母液自流至满流槽，

再用小母液循环泵连续抽送至饱和器的后室循环喷洒，以进一步脱出煤气

中的氨。

饱和器定期加酸加水冲洗时，多余母液经满流槽满流到母液贮槽。加

酸加水冲洗完毕后，再用小母液循环泵逐渐抽出，回补到饱和器系统。

结晶槽中的硫铵结晶积累到一定程度时，将结晶槽底部的硫铵浆液经

视镜控制排放到硫铵离心机，经离心分离后，硫铵结晶从硫铵母液中分离

出来。从离心机分出的硫铵结晶先经溜槽排放到螺旋输送机，再由螺旋输
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送机输送到振动流化床干燥器，经干燥、冷却后进入硫铵贮斗。经半自动

称量、包装后送入成品库。离心机滤出的母液与结晶槽满流出来的母液一

同自流回饱和器的下段。

由振动流化床干燥器出来的干燥尾气在排入大气前设有两级除尘。首

先经两组干式旋风除尘器除去尾气中夹带的大部分硫铵粉尘，再由尾气引

风机抽送至尾气洗净塔，在此用硫铵母液对尾气进行连续循环喷洒，以进

一步除去尾气中夹带的残留硫铵粉尘，最后尾气经捕雾器除去夹带的液滴

后排入大气。

尾气洗净塔排出的循环母液经满流管流至室外母液槽；同时经流量仪

表控制，向尾气洗净塔连续定量补入少量工业新水。补入的最大水量以不

超过饱和器系统达到水平衡所需的最大水量为原则。硫铵单元所需的 92.5%

浓硫酸由油库单元送至硫铵单元硫酸高置槽，再经流量控制仪表及视镜加

到饱和器系统的满流槽。

（4）蒸氨单元

本蒸氨单元采用常压蒸氨工艺。由焦油氨水分离装置来的剩余氨水进

入氨水换热器，与蒸氨塔底排出的蒸氨废水换热后的氨水温度约为

95-98℃。从蒸氨塔顶进入蒸氨塔进行蒸馏。塔底部分蒸氨废水经蒸汽再沸

器间接加热，产生的蒸汽返回塔底作为蒸氨的热源。为了分解剩余氨水中

的固定铵盐，用碱液计量泵将浓度约 32%（wt）NaOH碱液送经静态管道

混合器与剩余氨水混合后，连续送蒸氨塔内，固定铵的反应式为：

蒸氨废水气化产生的蒸汽与入塔的剩余氨水逆向接触换热，进行剩余

氨水蒸馏，将蒸氨塔塔顶温度控制在 102～103℃,蒸氨塔顶蒸出的氨汽经塔

顶分缩器分凝至 98℃,经冷凝冷却器冷却后送至脱硫单元，作为脱硫碱源的

补充。

塔底出来的蒸氨废水温度为 105～108℃,由蒸氨废水泵抽出，经氨水换
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热器同原料氨水后，再经一、二段废水冷却器冷却至 20℃,送往酚氰废水处

理站。

蒸氨塔底产生的沥青定期排至沥青坑，冷却后人工取出回配炼焦煤中。

沥青坑排除的氨水流入地下槽，再由液下泵送至冷凝鼓风系统焦油氨水分

离单元。

（5）终冷洗苯单元

来自硫铵工段的约 55℃煤气首先从顶部进入终冷塔进行冷却，煤气冷

却至 25℃后进入洗苯塔。终冷器为间冷式，分上、下两段冷却。下段使用

低温水冷却，上段使用循环水冷却，中间和顶部设有氨水和轻质焦油循环

喷洒装置。终冷循环冷却液连续排污，排污水送焦油氨水分离单元。

终冷器底部出来的煤气从底部进入洗苯塔，用来自粗苯蒸馏的贫油吸

收煤气中的粗苯，洗苯塔塔顶出来净煤气外送煤气用户，洗苯塔底吸收了

煤气中粗苯的富油送至粗苯蒸馏进行脱苯。

（6）粗苯蒸馏单元

本粗苯蒸馏单元采用负压粗苯蒸馏工艺。

来自洗苯单元的富油首先进入油汽换热器，与脱苯再生塔顶来的油汽

换热升温到~55℃;然后进入贫富油换热器被脱苯塔底排出的热贫油加热至

140～150℃,再进入富油加热器用过热蒸汽加热至 190~200℃后进入脱苯再

生塔上段，脱苯塔顶压力控制在 30～50KPa（绝压）。脱苯塔顶逸出的~90℃

的油汽混合物进入油气换热器与富油换热后，再经过冷凝冷却器用低温水

冷却至 25~28℃后进入粗苯回流罐，部分粗苯用泵送至脱苯再生塔顶作为回

流，其余作为产品自流至粗苯中间槽。回流罐内分离的少量水由分水段采

出，自流入水放空槽，再用泵送至终冷洗苯单元喷洒液中间槽。

塔釜采出约占富油进料量 1～1.5%的贫油送入再生段再生。再生段操作

压力在 5～10Kpa（绝压），由于再生段真空度提升，再生所需温度低于塔

釜贫油，因此可以用塔釜贫油作为再生的热源，实现脱苯和再生的热耦合
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操作。再生段顶部油气冷凝后可以直接返回洗油罐，塔釜渣油可排至焦油

氨水分离单元。

脱苯用的间接加热蒸汽是干熄焦锅炉减温减压供应的 3.82MPa，450℃

过热蒸汽，设置富油加热器和贫油加热器，采用过热蒸汽并联加热方式，

为脱苯和洗油再生操作提供热源。

脱苯再生塔底部排出的热贫油共分三部分，第一部分热贫油经热贫油

泵抽出送至贫富油换热器与富油换热，再经一段贫油冷却器用循环水冷却

后（40～45℃)进贫油槽，然后经冷贫油泵抽出送至二段贫油冷却器用低温

水冷却后（26～30℃),去洗苯塔循环使用。第二部分贫油从脱苯再生塔底由

脱苯塔循环泵抽出送至贫油加热器，与过热蒸汽间接换热至~240℃大部分

送回脱苯塔底给富油脱苯提供热源，小部分又送再生段加热器给再生洗油

供热。第三部分是将脱苯塔循环泵出口引出 5m3/h左右的再生洗油从再生

段上部加入，对此部分贫油进行再生操作。

再生段气化的再生洗油通过再生冷凝冷却器冷凝后自流入再生洗油

槽，然后通过再生洗油泵送洗油槽。再生洗油槽油汽经不凝气冷却器进再

生真空机组。再生段下部采取湿法排渣，通过渣油泵定期外送至焦油氨水

分离单元。

粗苯不凝气通过脱苯不凝气冷却器冷凝后，冷凝液自流回粗苯分离罐，

不凝气进脱苯真空机组。真空机组采用苯环式，用苯做循环液，不产生废

水。脱苯塔采用负压操作，塔顶压力控制在-35~55kPa左右，塔釜压力控制

在-20~33kPa。粗苯槽中粗苯经粗苯产品泵送至油库粗苯贮槽。为降低贫油

含萘，在脱苯塔精馏段侧线切取萘油馏分，萘油排至萘油槽。萘油槽中的

萘油用泵送至油库焦油槽中。

从油库送来的洗油进入粗苯蒸馏单元的新洗油槽，定期从新洗油槽经

贫油泵补入循环油系统，以补充生产中消耗的洗油。

(7)脱硫废液提盐单元
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来自脱硫单元的脱硫废液送入催化氧化装置，在适当温度、催化剂作

用下，硫代硫酸铵分解成硫酸铵和单质硫，经过催化氧化的脱硫液在分离

装置内分离出单质硫，液体送入脱色浓缩釜。

经分离后的脱硫液在脱色浓缩釜内按比例加入活性炭，混有活性炭的

脱硫液通过间接蒸汽加热脱色。经过脱色的液体和活性炭通过离心机进行

分离，液体泵入储罐，活性炭在累积到一定量后，送至回配装置配煤炼焦。

通过真空泵将脱色液从脱色液储罐抽入高效蒸发器。采用蒸汽进行加

热，为使液体受热均匀，通过强制循环泵强制循环，并通过蒸汽流量控制

真空蒸发室内液体的温度，将大量水份蒸发出去。真空蒸发出的水汽经冷

却器冷凝后进入清液储罐，定期送往脱硫系统。待浓缩液内盐含量达到规

定浓度后，浓缩液体抽入调整结晶釜。

浓缩液在调整釜内通过冷却水间接冷却降温到一定温度，打开放料阀

进入过滤装置，分离出硫酸铵，液体自流入中间槽，并通过真空（或泵）

抽入精调整釜，进一步降温结晶，将硫氰酸铵溶液中的微量硫酸铵及杂质

深度分离，母液泵入结晶釜。

硫氰液体在结晶釜内依靠循环水和冷冻水降温结晶，结晶釜内物料达

到适宜温度后放入离心机离心分离出硫氰酸铵产品。母液打入母液槽，在

浓缩系统进一步浓缩或混入脱硫液原料大槽与脱硫废液混合后再次脱色浓

缩。分离出来的硫氰酸铵湿料产品经烘干后装袋外售。

2.3.1.2煤气综合利用

工程公司焦化工程共计产生 623676×10³m³/a 焦炉煤气，焦炉自用

268654×10³m³/a 焦炉煤气，富余 355022×10³m³/a(折 40527m³/h)焦炉煤气。

本工程利用富余焦炉煤气生产甲醇、甲醇脱水制成二甲醚、二甲醚经过羰

基化得到乙酸甲酯、乙酸甲酯经过加氢制成乙醇。

（1）焦炉煤气预处理

焦炉煤气预处理工序操作温度 40℃,操作压力 0.1MPa。从焦化装置来的
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焦炉煤气首先进入由粗脱油脱萘器组成的吸附装置（采用焦炭作为吸附剂）

进行粗脱萘和焦油，经过粗脱萘和焦油后，将焦炉煤气中的萘含量降低到

＜4mg/Nm3，焦油含量降低到 1mg/Nm3。粗脱油脱萘后，焦炉煤气经过气

柜缓冲后进入压缩工序。工程设有 3台脱油脱萘器，脱油脱萘剂一年更换

一次。工程设 1个 50000m3气柜。

（2）焦炉煤气压缩

来自气柜的焦炉气（压力约 7kPa、温度 40℃),经过一级进口缓冲器进

入各压缩机组一级入口缓冲器并进入压缩机，经四级压缩后，压力升至

2.4MPa(G)，135℃,经脱油器吸附焦炉气中可能夹带的油雾后送焦炉气干法

精脱硫。压缩机各级排气依次进入出口缓冲罐、冷却器、分离器，再进入

下一级入口缓冲罐。为满足甲醇生产需要，工程设计选用往复式焦炉气压

缩机四台，三开一备。往复式焦炉气压缩机需要有润滑机润滑，因此经压

缩后的焦炉煤气会含有微量油雾。

（3）焦炉煤气干法脱硫

经焦炉气压缩机增压后的焦炉气经精脱油脱萘后在焦炉气加热炉中预

热至250～300℃,经铁钼催化剂使焦炉气中绝大部分的有机硫与焦炉气中的

H2反应转化为 H2S，再用 ZnO脱硫剂吸收。精脱硫后，焦炉气中的总硫（主

要为残余噻吩）≤1mg/Nm3。工程设有 3个加氢反应器，2台氧化锌脱硫槽。

在脱硫槽中，H2S被氧化锌吸收，反应式如下：

（4）焦炉煤气纯氧转化

精脱硫后的焦炉气与部分中压蒸汽（转化用）混合进入综合加热炉加

热到约 650℃后进入纯氧转化炉顶部。来自空分的氧气与部分

3.82MPa/450℃的中压过热蒸汽混合后得到约 307℃的蒸氧混合气，蒸氧混

合气从转化炉烧嘴进入转化炉，在转化炉烧嘴出口处与进入转化炉的蒸焦

混合气混合燃烧，然后在转化炉中下部转化催化剂作用下发生甲烷转化反
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应。反应后的转化气由下部进入转化气热回收系统。甲烷转化反应如下：

转化气热回收系统按顺序设置有转化气蒸汽发生器、给水加热器、加

压塔再沸器、预塔再沸器、脱盐水加热器、水冷却器、气液分离器等，转

化气经转化气蒸汽发生器、给水加热器、加压塔再沸器、预塔再沸器、脱

盐水加热器回收热量后，再经水冷却气将转化气冷却至≤40℃,进入气液分离

器分离掉冷凝水，转化气经常温 ZnO脱硫剂将总硫脱至≤0.1ppm、并经过滤

器过滤可能夹带的粉尘后送合成气联合压缩机。

理论上合成甲醇碳氢比为 2，一般取 2.05～2.15，但焦炉煤气中氢气、

有机烃（甲烷以及 C2以上成分）含量较高，其氢碳比更高，在纯氧转化中，

虽然烧掉部分氢，但氢碳比仍偏高，故设计采取在转化前补充 CO2，这一

操作可增加甲醇产量。补充的 CO2主要来自MDEA脱碳脱出的 CO2。

纯氧转化工段设 1台综合加热炉，对物料气进行加热，加热炉所用燃

料来自装置的驰放气、解吸气、不凝气、醇洗塔尾气、加氢工段不凝气等。

（5）湿法脱碳

MDEA法脱碳是一种以 N-甲基二乙醇胺水溶液为基础，加入一种或多

种活化剂组成的溶液低能耗脱 CO₂工艺。通过利用活化MDEA水溶液在高

压常温将天然气或合成气中的二氧化碳(CO₂)吸收，并在降压和升温的情况

下，二氧化碳(CO₂)又从溶液中解吸出来，同时溶液得到再生。此技术在石

油化工行业得到了广泛的应用，生产实践表明：该法不仅能耗低，而且吸

收效果好，能使净化气中 CO₂降至 1%以下，溶液稳定性好，不降解，挥发

性小，腐蚀性好，对碳钢设备腐蚀性小，对烃类溶解度低等优点。MDEA

与 CO₂反应如下：

CO₂+H₂O=H+HCO3(1)

H⁴+R₂CH₃N=R₂CH₃NH*(2)

R₂CH₃N+CO₂+H₂O=R₂CH₃NH·HCO₃(3)
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R₂NH+CO₂=R₂NCOOH(4)

R'NCOOH+RCH₁N+HO=R₂NH+R₂CH₃NH+HCO(5)

RCH₂N+CO₂+H₂O=R₂CH₂NH+HCO₅(6)

反应受(1)式液膜控制，该反应是二氧化碳的水化反应，在常温下反应

很慢。当在MDEA溶液中加入活性剂 R’2NH时，吸收二氧化碳的反应会按

(4)至(6)式进行。反应受(4)式控制，但(4)式比(1)式反应进行得快的多，活化

剂起了传递二氧化碳的作用，加快了反应速度。MDEA含有一个叔氮原子

作为活性基因，意味着在这个溶液中仅吸收二氧化碳生成碳酸氢盐，因此

可进行加热再生。

MDEA脱碳工序气体温度 40℃,操作压力 2.5MPa。来自纯氧转化工序

的气体经回收热量后进入吸收塔，在此用MDEA溶液洗涤，气体先在吸收

塔下段用半贫液洗涤，大部分 CO₂被吸收，然后在吸收塔上段用再生后的

冷贫液洗涤，将净化气中的 CO₂含量降到 0.5%(v)以下，H₂S 含量降到

10mg/Nm³以下，再经过分离，除去气体中微量的MDEA溶液后送入下一工

序。

脱碳后的转化气分为两部分，一部分送甲醇合成单元，一部分进 PSA

提氢。

工程设有 1个MDEA溶液再生塔，再生塔采用蒸汽作为热源，再生塔

脱出的 CO2经压缩机压缩后送纯氧转化工段。

（6）变压吸附（提纯 CO和 H2）

变压吸附装置输入气体温度范围≤40℃,压力 1.75MPaG。原料气在

1.75MPa，常温的条件下进入变压吸附装置。变压吸附制 CO和 H2装置包

括 TSA、PSA-CO及 PSA-H2 工序。TSA 即变温吸附：利用吸附剂的平衡

吸附量随温度升高而降低的特性，采用常温吸附、升温脱附的操作方法。

PSA即变压吸附：温度不变，在加压的情况下吸附，用减压（抽真空）

或常压解吸的方法。吸附分离是利用吸附剂只对特定气体吸附和解析能力
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上的差异进行分离的。

①TSA工序

脱碳后的转化气、PSA-H2 装置出来的再生气先进入 TSA 工序，主要

脱去水及少量其它杂质。

TSA工序工艺，由 4台吸附器及一系列程序控制阀门构成。任一时刻

总是有吸附器处于吸附步骤，原料由入口端通入，在出口端获得除去部分

杂质的净化气。每台吸附器在不同时间依次经历吸附(A)、逆向放压(D)、加

热(H)、冷吹(C)和最终升压(FR)。TSA工序的再生气来自后工段 PSA-H2装

置解析气。解吸气初步稳压后送出界区。从 TSA得到的净化气送往 PSA-CO

工序。

②PSA-CO工序

净化气进入 PSA-CO工段，H2、N2、O2及部分 CH4等杂质从吸附

塔顶部排出得到吸附置换废气，作为 PSA-H2的原料。CO及少量杂质

经逆放和抽空步骤从吸附塔底输出，进入产品 CO逆放缓冲罐和产品 CO混

合罐，作为 CO产品送出界区。

在 PSA-CO工序中，任一时刻总是有吸附器处于吸附步骤，由入口端

通入来自 TSA的净化气，吸附废气由出口端输出送往 PSA-H2工序作为原

料，在吸附入口端通过逆放及抽真空获得 CO。每台吸附器在不同时间依次

经历吸附(A)、均降(ED)、逆向放压(D)、抽真空(V)、均升(ER)、充压(R)。

产品 CO气经干燥后在较为稳定的流量和压力下输出，送往用户。

③PSA-H2工序

来自 PSA-CO工序的吸附废气进入 PSA-H2 工序的吸附塔，脱除杂质

后在出口得到合格 H2产品，向后工段输出，提氢解吸气返回 TSA作为再

生气，再生后作为解吸气输出界区，进燃料气缓冲罐后送纯氧转化加热炉

作为燃料。

（7）合成气联合压缩
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该离心式压缩机为联合式，同时为新鲜合成气和循环气加压。来自纯

氧转化系统的新鲜合成气（转化气），温度≤40℃、压力约 1.8MPa，经进

口分离器分离夹带的液滴后进入合成气压缩机一级入口，加压后经冷却、

分离再进入二级入口。

从甲醇合成系统来的循环气，温度≤40℃、压力约 5.5MPa(G)，经循环

气分离器分离夹带的液滴后进入压缩二级，与新鲜合成气混合，经压缩机

二级加压后，出口压力约 5.9MPa，不经冷却直接送甲醇合成系统。

（8）甲醇合成

H2与 CO、CO2在加压及催化剂作用下合成甲醇，合成过程中的主反

应如下：

CO+2H₂=CH3OH-Q

COH3N₂=CHON+N₂O-Q

反应过程中还有一些少量的副反应，生成二甲醚、异丁醇、丙酮、乙

醇等，具体如下：

2CH4OH=CH3OCH+H2O

4CO+8H₂=C4HOH+3H₂O

3CO+5H₂=C3H8O+2H2O

2CO+4H₂=CH3OCH3+H2O

甲醇合成气体物料温度范围 40～230℃,操作压力 6.0MPa。来自合成气

压缩系统的合成气(入塔气),先在入塔气预热器中与出塔气换热升温至反应

起始温度，然后进入甲醇合成塔进行反应。合成塔出口气体在入塔气预热

器中与入塔气换热被降温后，依次进入甲醇水冷器、甲醇分离器，未反应

气体从分离器上部排出，其中大部分作为循环气返回压缩机循环段，少量

未反应气体(即甲醇弛放气)全部送往氢气提纯系统。

从甲醇分离器分离出的液体粗甲醇进入闪蒸器除去溶解的气体后，送

往精馏工序生产精甲醇，闪蒸气也送往燃料气系统燃烧处理并回收热量。
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(9)甲醇精馏

甲醇精馏物料温度范围 40～150℃,操作压力 0.7MPa。粗甲醇中含有酸

类、酯类，在精馏过程中需加入碱液中和粗醇中的有机酸、使酯类生成较

易被脱除的羧酸盐，从而减轻对设备管道的腐蚀。

粗甲醇经计量，加碱(NaOH)中和、预热后进入预蒸馏塔，从预塔塔顶

除去比甲醇沸点低的低沸点物及溶解的气体，如甲酸甲酯、二甲醚、一氧

化碳、二氧化碳等。

从预塔底出来的预后甲醇（基本不含低沸点杂质）用泵送入加压精馏

塔精制，从加压精馏塔顶出来的甲醇蒸汽作为常压精馏塔再沸器热源，除

达到冷凝加压精馏塔顶甲醇蒸汽的目的外，同时为常压精馏塔提供热量。

冷凝的甲醇蒸汽除抽出部分经冷却后作为产品精甲醇送到精甲醇计量槽

外，其余部分作为加压塔回流液经加压塔回流泵全部回到加压精馏塔顶部。

加压塔得到的精甲醇产品约为本装置总产量的一半。

加压塔底釜液全部送到常压精馏塔中部作为常压精馏塔进料，塔顶甲

醇蒸汽经冷凝冷却后，部分作为精甲醇产品送到精甲醇计量槽外，其余部

分作为常压塔回流液经常压塔回流泵全部回到常压塔顶部。常压塔得到的

精甲醇产品约为本装置总产量的一半。

甲醇合成过程中由于副反应的发生而生成微量乙醇、异丙醇、丁醇、

高级烷烃类等杂质，这些杂质部分与水和甲醇形成共沸物而不易与甲醇完

全分离，从而影响产品精甲醇质量。为了控制这些杂质可能对产品精甲醇

质量造成的影响，从常压精馏塔中下部杂质富集区的几块塔板上抽出部分

杂醇油经冷却后装桶出售，这样就可以有效控制杂质蒸发进入上部塔板甲

醇蒸汽中的量，从而达到使精甲醇产品满足要求的目的。

从常压精馏塔塔底部排出比甲醇沸点高的高沸物(如水、乙醇等)，经泵

送到后续废水汽提塔处理。废水汽提塔塔顶出来的气相物质冷凝后送粗甲

醇储槽，塔釜液水质较好，送循环水站作补充水。预塔和加压精馏塔再沸
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器热源采用本装置转化气低位余热，常压精馏塔再沸器的热源为加压塔顶

出来的甲醇蒸汽。

（10）甲醇库

来自甲醇精馏系统中间罐区的检验合格的精甲醇产品经泵通过外管道

送到本系统产品精甲醇贮罐贮存。产品装车由产品甲醇泵通过管道送到汽

车灌装台，由汽车灌装台设置的装车鹤管向汽车罐车外运。罐区设 2 个

5000m³甲醇罐。

2.3.1.3煤气发电工程

厂内现有的富余焦炉煤气从煤气管网引至本工程送入燃气轮机进行燃

烧发电，然后利用产生的余热对锅炉进行加热，锅炉产生的高温高压蒸汽

推动发电机发电，产生的电能接入厂内配电装置，送厂内各用电工段使用。

燃烧后的高温烟气排入余热锅炉后经过 SCR脱硝装置处理，然后通过排气

筒进行排放。

（1）加压过滤

来自焦化项目的焦炉煤气先进入焦炉煤气过滤器，去除燃料气体中的

焦油及焦油渣等杂质因子，保证燃料气体燃烧的稳定性。焦炉煤气采用螺

杆往复升压的方式进行加压，过滤后的焦炉煤气需要再经过两次升压，两

次过滤，将燃料气体的压力调至合适的参数送入燃料加热器中。防止因燃

料气体压力过大造成燃气轮机发电机组运行不稳定引起的危险事故。

（2）燃料加热器

经过过滤的燃料气体进入燃料加热器，利用煤气对焦炉煤气进行加热，

一是使燃料气体达到适宜温度后再点燃能够促进其完全燃烧，提高燃料气

体的利用率。二是因为燃料气体在燃烧室燃烧时不能含有

液态水，因此需要在燃烧前通过加热去除燃料气体中的液态水。

（3）燃气轮机

来自高压空气罐的氮气、压气机的仪表风和加热过的燃料气体进入燃
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气轮机的燃烧室内进行燃烧，产生的高温、高压燃气通过燃气轮机内的压

气机高低压涡轮驱动燃气轮机高低压压气机转子，再通过动力涡轮来驱动

外部发电机，产生的电能接入厂区电网。

（4）余热锅炉

燃气轮机带动发电机发电作功后，排放的高温尾气温度为 548℃,流量

为 410000Nm3/h供余热锅炉产生压力为 3.82MPa（g）、温度为 450℃的中

温中压过热蒸汽供汽轮机发电。

本工程设置 3台燃机（一开两备），2台余热锅炉（一开一备），备用

燃机出口烟道与 2台余热锅炉的进口烟道连接，并分别设置电动挡板门，

以便实现切换运行。余热锅炉设备为卧式结构、自然循环、

室外布置+自除氧的余热锅炉。余热锅炉排出的废气进入脱硝装置处理

后经不低于 15m高的排气筒排放，产生乏汽凝汽器冷凝后给余热锅炉补水。

图 2-2生产工艺流程图



23

3 核算单元划分及排放源识别

报告主体识别了电力（华中地区电网）消耗量、洗精煤用量、焦炭产

量、焦炉煤气、煤焦油、粗苯、乙醇等产量、烟煤等 8个识别项。具体核

算边界如下所示。

通过文件评审及现场访问过程中查阅相关资料、与受核查方代表访谈，

核查组确认受核查方为独立法人，因此企业边界为受核查方控制的所有生

产系统、辅助生产系统、以及直接为生产服务的附属生产系统。受核查企

业边界为位于河南省安阳市殷都区铜冶镇李村西南 800米处的厂区内和矿

山分厂电力消耗，不涉及其他下辖单位或分厂。

核算和报告范围包括：厂区边界内化石燃料燃烧产生的二氧化碳排放、

生产过程产生的二氧化碳排放、净购入电力隐含的二氧化碳排放。核查组

通过与企业相关人员交谈、现场核查，确认企业温室气体排放种类为二氧

化碳。

2022年企业核算边界、排放源与上一年度比，没有发生重大变化。因

此，核查组确认《排放报告（终版）》的核算边界符合《核算指南》的要

求。

4 温室气体排放量

在核算单元划分、碳源流及排放源识别的基础上，报告主体核算并报

告了各核算单元的温室气体排放量）以及其下各排放源的排放量，报告主

体 2022年度温室气体排放总量如下。

表 4-1化石燃料燃烧排放数据表

年份 种类

消耗量（万

m3）

低位发热量

（GJ/万
m3）

单位热值含

碳量

（tC/GJ)

碳氧

化率
(%)

折算因

子

排放量

（tCO2）

A B C D E F=A*B*C*D*E

2022 焦炉煤气 26872.5015 167.46 0.0136 99% 44/12 222159.41
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表 4-2化石燃料作为原料的排放数据表

年

份
种类

消耗量(t 或万
Nm3)

低位热值

(GJ/t 或 GJ/万
Nm3)

单位热值含碳量/
含碳量

(tC/TJ)/(tC/t 乙醇)

折算因

子

排放量

（tCO2）

A B C D F=A*B*C*D

2022

洗精煤 1652533.47 29.727 0.0254 3.67 4575162.19
焦炭 1264182.32 28.469 0.0294 3.67 3879722.7

焦炉煤气 31479.406 167.46 0.0136 3.67 262874.19
煤焦油 52488.31 33.496 0.022 3.67 141823.97
粗苯 16247.26 41.869 0.0227 3.67 56620.02
乙醇 0 0.5217 3.67 0

合计（碳输入-碳输出） 234121.31
表 4-3净购入电力隐含的排放数据表

年份
净购入使用的电力(MWh) 电力排放因子

(tCO2/MWh)
排放量
(tCO2)

A B C=A*B
2022 20219.127 0.5703 11530.97

4.1汇总表

表 4-4温室气体排放量汇总

类别 2022年

化石燃料燃烧排放量(tCO2) 222159.41
化石燃料作为原料排放量(tCO2) 234121.31

净购入使用的电力对应的排放量(tCO2) 11530.97

总排放量(tCO2) 467811.69
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5 活动水平及排放因子数据来源

结合各排放源已识别的活动水平数据来源和排放因子数据来源，以及

企业已备案（如有）的监测计划，企业活动水平及排放因子数据来源一览

表见附录。

6 其它希望说明的情况

主管部门要求企业报告的其他情况：

无。

上一年第三方核查报告所提出的改进计划：

无。

企业希望表达的相关诉求：

无。

对指南或核算方法的修改建议：

无。
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