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煤制油配套变换技术方案的比选探讨
赵鹏飞∗ꎬ徐春华

(中国神华煤制油化工有限公司北京工程分公司ꎬ北京 １０００１１)
摘要:介绍了绝热变换、等温变换的技术特点ꎬ并以某煤制油项目(间接液化)为例ꎬ分别从工艺流程、系列数、主要设备、催

化剂及公用工程消耗等方面对 ２ 种变换技术方案进行了论述ꎻ从流程配置、技术经济等方面进行了 ２ 种变换技术的比较和分
析ꎮ 结果表明ꎬ绝热变换技术和等温变换技术在煤制油(间接液化)项目中的技术经济性总体差别不大ꎮ
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　 　 近年来ꎬ随着经济的不断发展ꎬ我国对石油资源

的需求持续增加ꎬ目前我国原油进口量已经大幅超

过国内原油产量ꎬ并且呈现逐年提高的趋势ꎮ 但是ꎬ
对于具有“富煤、贫油、少气”能源结构的中国ꎬ煤炭

在现阶段以及未来很长的时间内仍将占据能源消费

结构的主体地位ꎮ 这必然导致我国必须充分发挥丰

富的煤炭资源优势ꎬ利用煤制油等现代煤化工技术

制备清洁油品以缓解石油供应等问题ꎮ 在进入 ２１
世纪后ꎬ我国煤制油产业加速推进ꎬ２００８ 年ꎬ神华集

团 １０８ 万 ｔ / ａ 煤液化项目建成并投入示范运行ꎻ
２００９ 年ꎬ伊泰集团 １６ 万 ｔ / ａ 煤制油项目和潞安集团

１６ 万 ｔ / ａ 煤制油项目试车成功ꎮ 尽管自 ２０１４ 年以

来ꎬ国际油价急转直下ꎬ引发了煤制油行业巨大的经

济压力ꎬ但是我国煤制油项目并未停止ꎬ神华宁煤

４００ 万 ｔ / ａ 煤制油项目已经建设完成ꎬ于 ２０１６ 年 １２
月底试车成功并产出合格产品ꎮ 截至目前ꎬ规划和

在建的煤制油项目产能突破 ３ ０００ 万 ｔ / ａ[１－３]ꎮ
煤制油是以煤为原料ꎬ在催化剂的作用下获得

油品的过程ꎬ主要包括直接液化、间接液化 ２ 种工

艺ꎮ 煤直接液化是对煤进行高压加氢直接转化为油

品的过程ꎬ煤间接液化是对煤进行气化ꎬ采用变换、
酸性气体脱除等手段后通过费托合成获得油品的过

程ꎮ 可见ꎬ变换技术是煤制油(间接液化煤制油)的
关键技术之一ꎬ主要是指粗煤气中的一氧化碳在催

化剂的作用下ꎬ与水蒸汽在一定温度、压力条件下进

行反应ꎬ生成氢气和二氧化碳的过程ꎮ 通过变换反

应ꎬ可以调节来自气化的粗煤气中一氧化碳与氢气

的比例ꎬ获得煤制油费托合成工艺要求合适的氢

碳比ꎮ
在现代煤化工行业中ꎬ一氧化碳变换工艺分为

绝热变换和等温变换ꎮ 鉴于一氧化碳变换工艺是强

放热反应ꎬ为充分保证变换催化剂在反应活性范围

内长周期稳定运行ꎬ目前行业内通常采用低变换率

的多段变换反应ꎬ配置多个绝热变换炉ꎬ即绝热变换

反应技术ꎮ 绝热变换技术成熟ꎬ是国内煤化工行业

的主要选择或是首选ꎬ但也存在流程长、设备多、投
资高等劣势ꎬ特别是在深度变换(如煤制天然气、煤
制氢等配套的变换技术)中更为突出ꎬ同时该工艺

技术的变换反应放热量大ꎬ催化剂床层存在温度梯

度ꎬ影响催化剂使用寿命ꎮ 近些年ꎬ行业内出现了另

一种变换技术[４－５]ꎬ通过利用变换炉配备的移热水

管将变换反应热快速移出ꎬ移出的热量接近于变换

反应放出的热量ꎬ使变换反应的床层温度几乎恒定ꎬ
即等温变换技术ꎮ 与传统绝热变换技术相比ꎬ等温

变换技术可以将变换反应过程控制在一个高反应活

性区域ꎬ有较高的反应效率ꎬ由于反应过程不会出现

过高的温度ꎬ可彻底避免反应超温甚至飞温的弊端ꎬ
有效保护催化剂[４－５]ꎬ特别是变换深度越深越能体
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现该技术的优越性ꎮ
本工作以某煤制油项目(公称规模 ７０ 万 ｔ / ａ)

为例ꎬ采用 ４􀆰 ０ ＭＰａ 等级的水煤浆气化合成气进行

变换反应ꎬ调节合成气中氢碳比为 １􀆰 ６ 的技术路线ꎬ
进行绝热变换和等温变换 ２ 种技术方案的比较ꎬ分
析绝热变换和等温变换分别应用于煤制油中的优缺

点ꎬ为变换技术选择提供一些参考ꎮ

１　 绝热变换方案

１􀆰 １　 工艺流程

粗合成气进入变换装置后分成 ２ 股ꎬ一股作为

配气物流ꎬ进入水煤气废热锅炉ꎬ副产 １􀆰 １ ＭＰａ 蒸

汽ꎬ降温后的水煤气进入分离器ꎬ该粗煤气分离冷凝

液后进入有机硫水解槽ꎬ脱除其中的有机硫ꎻ另一股

进入水煤气废热锅炉ꎬ副产 １􀆰 １ ＭＰａ 蒸汽ꎬ降温后

的水煤气依次经分离器、中温换热器 /中压蒸汽过热

器、水煤气过滤器后ꎬ进入变换炉发生变换反应ꎬ出
变换炉的变换气[ＣＯ 体积分数 ６􀆰 ６％(干基)]进入

中温换热器 /中压蒸汽过热器进行换热降温ꎬ之后进

入变换废热锅炉ꎬ同时副产 ３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽ꎮ 作为配

气的水煤气与出变换废热锅炉的变换气混合后依次

经中压锅炉给水加热器、低压废热锅炉Ⅰ、低压废热

锅炉Ⅱ(副产 ０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽)降温后进入分离器ꎬ分
离冷凝液之后的变换气经低压锅炉给水加热器、分
离器、脱盐水加热器、变换气水冷器一系列换热降温

至 ４０℃之后ꎬ进入洗氨塔ꎬ在洗氨塔底部分离出冷

凝液的变换气送至下游酸性气体脱除工段ꎮ
洗氨塔底部的冷凝液以及分离器底部的冷凝液

经汽提气冷凝分离器预热后ꎬ进入冷凝液汽提塔的

上部ꎬ用本工段副产的饱和蒸汽从塔的底部进入进

行汽提ꎻ塔底的冷凝液送至气化工段ꎮ 塔顶出来的

汽提气经冷凝分离器冷却分离后ꎬ含氨不凝气送硫

回收处理ꎬ含氨凝液送至气化工段ꎮ 具体工艺流程

参见图 １ꎮ

图 １　 煤制油配套绝热变换流程示意图

１􀆰 ２　 系列数

对于公称规模 ７０ 万 ｔ / ａ 的煤制油项目ꎬ需要合

成气(ＣＯ＋Ｈ２)量约 ５５ 万 ｍ３ / ｈꎮ 结合目前成功示范

运行的神华包头煤制烯烃项目建设经验ꎬ采用水煤浆

气化ꎬ产出合成气(ＣＯ＋Ｈ２)约 ５５ 万 ｍ３ / ｈꎬ变换装置

采用 ２ 个系列ꎬ生产 ６０ 万 ｔ / ａ 聚烯烃(或 １８０ 万 ｔ / ａ
甲醇)ꎬ与该项目规模大体一致ꎬ该方案选择 ２ 个

系列ꎮ
１􀆰 ３　 主要设备

由于煤制油原料合成气中氢碳比约为 １􀆰 ６ꎬ将
粗煤气中 ＣＯ 体积分数由 ４５％(干基)降至 ５％ ~６％
(干基)ꎬ变换反应程度较小ꎬ变换率较低ꎬ因此该绝

热方案采用一级变换ꎬ每系列设置 １ 台绝热变换炉ꎬ
共计设置 ２ 台绝热变换炉ꎬ具体配置如表 １ 所示ꎮ

表 １　 单系列绝热变换炉设备参数

催化剂装填量 /

ｍ３

温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

规格尺寸 /
ｍｍ

结构

形式

绝热变换炉 ６５ ４２８ ４ Φ３８００ 径向

对于其他关键设备ꎬ具体情况如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 绝热变换方案其他设备一览表(除变换炉外)

名称 数量 / 台 名称 数量 / 台
水煤气过滤器 ４ 分离器 ９
有机硫水解槽 ２ 变换冷凝液槽 ２
水煤气废热锅炉 ４ 脱氨塔 ２
蒸汽过热器 ６ 冷凝液汽提塔 ２
变换废热锅炉 ２ 冷凝液泵 ８
锅炉给水加热器 ４ 氮气循环风机 ２
低压废热锅炉 ４ 锅炉加药泵 ４
脱盐水加热器 ２ 二硫化碳计量泵 ２
变换气水冷器 ４

１􀆰 ４　 催化剂及公共工程消耗

绝热变换方案的催化剂及公用工程消耗见

表 ３ꎮ
表 ３　 绝热变换方案催化剂及公用工程消耗

名称 用量 备注

催化剂 / ｍ３ １３０ 催化剂使用寿命以 ３ 年计

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １０５０

脱盐水(４０℃加热至 ９５℃

　 送出界区) / ( ｔ􀅰ｈ－１)

１６５５(－１８１) 折算为 ０􀆰 ５ ＭＰａ
蒸汽来计算

０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －２９２ “－”表示副产

１􀆰 １ ＭＰａ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －３３５ “－”表示副产

３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －６３􀆰 ４ “－”表示副产

除氧水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７４５ 　
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２　 等温变换方案

２􀆰 １　 工艺流程

等温变换工艺流程与绝热变换工艺流程相似ꎬ
粗合成气进入变换装置后分成 ２ 股ꎬ一股作为配气

物流ꎬ依次经过水煤气废热锅炉、分离器、有机硫水

解槽ꎻ另一股进入水煤气废热锅炉ꎬ降温后的水煤气

依次经分离器、换热器、过滤器后ꎬ进入变换炉发生

变换反应ꎬ出变换炉的变换气[ＣＯ 体积分数 ５􀆰 ２％
(干基)]通过换热器、变换废热锅炉之后与前一股

配气物流混合后依次经废热锅炉、分离器、换热器等

降温后ꎬ进入洗氨塔ꎬ在洗氨塔底分离出冷凝液后的

变换气送至下游酸性气体脱除工段ꎮ 对于洗氨塔底

的冷凝液以及上述分离器底部的冷凝液经过换热、
汽提、分离等工艺处理后ꎬ汽提塔及分离塔塔底冷凝

液送至气化工段ꎬ分离塔顶不凝气送硫回收处理ꎮ
具体工艺流程参见图 ２ꎮ

图 ２　 煤制油配套等温变换流程示意图

２􀆰 ２　 系列数

由前述内容分析可知ꎬ等温变换系列数与绝热

变换系列数一样ꎬ也设置为 ２ 个系列ꎮ
２􀆰 ３　 主要设备

等温变换方案的主要设备为等温变换炉ꎬ该等

温变换炉为内置移热管束的变换炉[５]ꎬ结构形式暂

按径向结构考虑ꎮ 由前述内容分析可知ꎬ煤制油

(间接液化)项目配套的合成气变换反应程度较小ꎬ
等温变换方案设置 １ 台变换炉即可ꎬ具体参数如

表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 单系列绝热变换炉设备参数

催化剂装填量 /

ｍ３

温度 /

℃

压力 /

ＭＰａ

规格尺寸 /

ｍｍ

结构

形式

等温变换炉 １２０ ３００ ４ Φ３８００ 径向

对于本方案的其他设备ꎬ具体如表 ５ 所示ꎮ

表 ５　 等温变换方案其他设备一览表(除变换炉)
名称 数量 / 台 名称 数量 / 台

水煤气过滤器 ４ 分离器 ４
有机硫水解槽 ２ 汽包 ２
预热器 ４ 脱氨塔 ２
换热冷却器 ４ 汽提塔 ２
废热锅炉 ４ 冷凝液泵 ６
除氧水加热器 ４ 锅炉加药泵 ４
变换气冷却器 ２ 二硫化碳计量泵 ２

２􀆰 ４　 催化剂及公共工程消耗

等温变换方案的催化剂及公用工程消耗如表 ６
所示ꎮ

表 ６　 等温变换方案催化剂及公用工程消耗一览表

名称 用量 备注

催化剂 / ｍ３ ２４２ 　 催化剂使用寿命以 ５ 年计

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８１６ 　

脱盐水(４０℃加热至 ９５℃

　 送出界区) / ( ｔ􀅰ｈ－１)
９１６(－１０１) 　 折算为 ０􀆰 ５ ＭＰａ

蒸汽来计算

脱盐水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７０ 　

０􀆰 ５ ＭＰａ Ｇ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －６３０ 　 “－”表示副产

２􀆰 ５ ＭＰａ Ｇ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) －５４ 　 “－”表示副产

除氧水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７０７ 　

３　 绝热及等温变换方案的对比分析

３􀆰 １　 流程配置

本方案的原料气为水煤浆气化合成气ꎬ具有水

汽比较高的特点ꎮ 而煤制油配套的合成气中氢碳比

约为 １􀆰 ６ꎬ变换率低ꎬ这样导致水煤浆气化合成气中

水汽比远远超出煤制油工艺指标要求ꎬ造成水汽过

剩ꎬ从而增加换热器的冷却负荷以及管道和设备的

输送负荷ꎮ 因此ꎬ本文中采用的绝热变换和等温变

换方案均在粗煤气进变换炉设置废热锅炉ꎬ将水汽

比适当降低后再进入变换炉ꎮ 此流程的设置还可以

通过调节前置废热锅炉的压力改变其温度ꎬ进而控

制进入变换炉的粗煤气的水汽比相对稳定ꎬ有利于

装置的稳定运行ꎮ
从绝热变换和等温变换的流程配置发现ꎬ绝热

变换和等温变换方案均设置 ２ 个系列ꎬ每系列均设

置 １ 台变换炉ꎬ２ 种方案的工艺流程设置大体相似ꎬ
主要区别在于系统能量的利用ꎮ 对于绝热变换方

案ꎬ反应温度 ４２８℃ꎬ反应放出热量较多ꎬ绝热变换

炉反应热副产 ３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽ꎻ变换反应后的粗煤气

和配气的粗煤气 ２ 股物流混合后的热量用于加热高

压除氧水、副产 １􀆰 １ ＭＰａ 蒸汽及 ０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽ꎻ剩
余的低温热用于加热中压除氧水及脱盐水后温度降
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至 ６０℃ꎬ最后用循环水将变换气降温至 ４０℃ꎮ 并

且ꎬ绝热变换反应副产 ３􀆰 ５、１􀆰 １、０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽均是

过热蒸汽ꎮ 对于等温变换方案ꎬ反应温度 ３００℃ꎬ反
应放出热量较少ꎬ采用前置废锅副产 ０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸

汽、反应副产 ２􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽、加热除氧水、脱盐水等

阶梯 式 逐 级 热 量 回 收ꎬ 其 中 该 方 案 副 产 ０􀆰 ５、
２􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽均为饱和蒸汽ꎮ 另外ꎬ绝热变换方案较

等温变换方案包含的设备稍多一些ꎬ工艺流程较长ꎮ
３􀆰 ２　 技术经济

绝热变换工艺与等温变换工艺在变换反应温度

控制上存在一定的差别ꎬ本文中的绝热变换催化剂

装填量 １３０ ｍ３ꎬ反应温度 ４２８℃ꎬ催化剂床层存在一

定的 温 度 梯 度 分 布ꎻ 等 温 变 换 催 化 剂 装 填 量

２４０ ｍ３ꎬ反应温度 ３００℃ꎬ催化剂床层温度分布比较

均匀ꎮ 这势必引起此 ２ 种技术的催化剂消耗量、反
应移热量及热量利用的不同ꎬ进而造成 ２ 种技术的

经济性存在一定差别ꎬ估算值如表 ７ 所示ꎮ
表 ７　 绝热变换方案与等温变换方案技术经济数据一览表

名称
单价 /
元

绝热变

换总价 /
元

等温变

换总价 /
元

备注

催化剂 ７００００ ４０８ ４５５ 　 以绝热变换催化剂寿

命 ３ 年ꎬ等温变换催化

剂寿命 ５ 年为计

循环水 ０􀆰 ２ ２１０ １６３􀆰 ２ 　

脱盐水(４０℃
　 加热至 ９５℃
　 送出界区)

６０􀆰 ００ －１０８６０ －６０６０ 　 折算为 ０􀆰 ５ ＭＰａ Ｇ 蒸

汽来计算ꎻ另“ －” 表示

副产

脱盐水 ７􀆰 ００ ０ ４９０ 　
０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 ６０􀆰 ００ －１７５２０ －３７８００ 　 “－”表示副产

１􀆰 １ ＭＰａ 蒸汽 ７０􀆰 ００ －２３４５０ ０ 　
２􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 ７０􀆰 ００ ０ －３７８０ 　 “－”表示副产

３􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 ８０􀆰 ００ －５０７２ ０ 　
除氧水 ９􀆰 ００ ６７０５ ６３６３ 　
总计 　 －４９５７９ －４０１６９ 　 “－”表示副产

由表 ７ 可知ꎬ在煤制油项目中ꎬ绝热变换装置运

行成本 － ４９ ５７９ 元 / ｈꎬ 等温变换装置运行成本

－４０ １６９ 元 / ｈꎬ绝热变换技术方案比等温变换技术

方案每小时运行费用节省 ９ ４１０ 元ꎬ若以装置年运

行时间 ７ ４４０ ｈ 计ꎬ绝热变换技术方案每年运行费用

可节省约 ７ ０００ 万元ꎮ 以 ５５ 万 ｍ３ / ｈ 合成气(ＣＯ＋
Ｈ２)规模的变换装置计ꎬ结合神华煤制油、煤化工项

目建设经验以及类似国内其他企业变换装置投资情

况ꎬ预计绝热变换装置投资费用 ２􀆰 ５ ~ ３􀆰 ２ 亿元ꎬ等
温变换装置投资比绝热变换装置投资节省 ５ ０００ ~

８ ０００ 万元ꎮ 绝热变换装置运行 １２~１４ 月节省的运

行费用即可平衡多余的投资ꎮ 等温变换技术方案与

绝热变换技术方案在装置运行成本及投资方面的区

分优势不是很明显ꎮ

４　 结论及建议

变换技术是粗煤气中的 ＣＯ 在催化剂作用下ꎬ
与水蒸汽在一定温度、压力条件下进行反应ꎬ生产氢

气和二氧化碳的过程ꎮ 对于煤制油项目配套变换技

术方案(以水煤浆气化合成气为原料)ꎬ绝热变换技

术工艺流程与等温变换工艺流程相似ꎬ均包括变换

反应、热量利用、脱氨、冷凝液处理等工序ꎬ主要区别

是系统能量的利用ꎬ绝热变换技术采用 １ 级变换ꎬ反
应温度 ４２８℃ꎬ最高副产 ３􀆰 ５ ＭＰａ 过热蒸汽ꎻ等温变

换技术采用 １ 级变换ꎬ反应温度 ３００℃ꎬ最高副产

２􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸汽ꎮ 可见绝热变换技术方案比等温

变换技术方案副产品质更高的蒸汽ꎬ特别是对于以

水煤浆气化合成气为原料的变换反应ꎬ绝热变换更

有优势ꎮ 在技术经济上ꎬ绝热变换装置投资较高ꎬ但
运行成本较低ꎬ可在 １２~１４ 月节省运行费用以平衡

多余的投资ꎬ可见等温变换与绝热变换技术方案在装

置运行成本及投资方面的区分优势不是很明显ꎮ
等温变换技术是基于传统绝热变换催化剂床层

温度不均衡ꎬ甚至出现催化剂床层飞温等弊端发展

的ꎬ将换热管束配置于变换炉中ꎬ通过换热管束中的

水吸收热量以副产蒸汽的方式快速移走反应热ꎮ 与

传统绝热变换技术相比ꎬ该技术设计理念先进ꎬ具有

流程短、投资低等优点ꎬ特别是在深度变换(如煤制

氢配套的变换技术)中ꎬ具有明显的理论优势ꎬ而在

浅度变换(如煤制油配套的变换技术)中的优势不

明显或是大体一致ꎮ 此外ꎬ等温变换技术在现代煤

化工领域的工业化推广时间尚短ꎬ配套大型煤制油

项目的工业化业绩更是偏少ꎮ 随着等温变换技术的

不断优化及发展ꎬ该技术会在煤制油、煤化工领域受

到更为广泛的关注ꎬ在今后的大型工程化应用也会

有所突破ꎮ
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