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摘要:通过使用 ＨＹＳＹＳ 软件ꎬ结合某水煤浆制氢项目ꎬ对变换炉超温后几种常见降温控制方法进行了动态模拟ꎬ从降温效

果、速率等方面进行比较ꎬ总结出各工况所适用的降温控制手段ꎬ为生产实际提供参考ꎮ
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　 　 一氧化碳变换反应是将一氧化碳转化为氢气的

过程ꎬ反应热为 ４１􀆰 １９ ｋＪ / ｍｏｌꎬ是强放热反应ꎮ 根据

气化技术的不同ꎬ变换反应原料粗合成气中的 ＣＯ
含量(干基)一般为 １５％~７０％ꎬ水气比为 ０􀆰 ２ ~ １􀆰 ５ꎮ
对于低水气比、ＣＯ 含量高、催化剂装填量大的工况

来说ꎬ第一变换炉由于处理负荷大ꎬ尤其是变换单元

初次导气过程缺乏操作经验ꎬ且催化剂活性较高ꎬ放
热剧烈ꎬ若操作控制手段不当ꎬ极易造成变换炉的超

温ꎬ轻则导致催化剂的烧结ꎬ活性降低ꎬ重则引起变

换炉的损毁爆炸ꎬ造成严重的安全事故ꎮ
实际生产中ꎬ对于既定的工艺流程ꎬ控制变换反

应超温的思路通常为:①采用降温介质进行吹扫ꎬ同
时抑制反应的正向进行ꎬ包括 Ｎ２、ＣＯ２、高压蒸汽等ꎻ
②放空、提高空速ꎬ包括炉前炉后放空ꎬ通过降低变

换炉的压力或提高负荷的方法来抑制床层温度ꎮ 文

献[１]从稳态的角度对比了 Ｎ２、ＣＯ２、水蒸汽 ３ 种介

质对变换炉超温的降温效果ꎮ 但笔者认为ꎬ该过程

为瞬态、突发的过程ꎬ且操作复杂ꎬ采用动态模拟更

加符合实际情况ꎮ

１　 流程模拟简介

模拟流程简图见图 １ꎮ

图 １　 模拟流程简图
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　 　 采用 Ａｓｐｅｎ Ｈｙｓｙｓ Ｖ９􀆰 ０ꎬ依托某 １０ 万 ｍ３ / ｈ 的

水煤浆制氢生产装置ꎮ 该装置设 ３ 台 ６􀆰 ５ ＭＰａ 气化

炉ꎬ两开一备ꎻ对应一套三段耐硫变换流程ꎬ具体如

下:从气化单元来的粗合成气进入进料分离器ꎬ分离

出凝液ꎬ气相经过粗合成气 /变换气换热器ꎬ与第一

变换炉出口的变换气换热至 ２７０℃ꎬ以达到催化剂

的起活温度ꎮ 粗合成气进入第一变换炉进行反应ꎬ
出口变换气预热粗合成气后ꎬ去下游设备ꎮ 考虑到

超温情况实际发生在第一变换炉ꎬ故下游设备不再

模拟ꎮ 在进料分离器进口设置低压氮气置换线ꎬ用
于模拟氮气升温及吹扫ꎻ在第一变换炉入口设置降

温 /吹扫介质补入线ꎬ用于模拟高压氮气、高压蒸汽、
高压二氧化碳的补入ꎮ

正常操作状态下粗合成气和变换气条件如

表 １ꎮ
表 １　 粗合成气与变换气条件

项目 粗合成气 变换气

温度 / ℃ ２３６􀆰 ５ ４５２􀆰 ３

压力 / ＭＰａ ６􀆰 ３６ ６􀆰 ３４

流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３０００００ ３０００００

主要组成(摩尔分数) / ％ 　 　

　 Ｈ２ １５􀆰 ７９ ３４􀆰 ６６

　 ＣＯ ２２􀆰 ４１ ３􀆰 ５４

　 Ｈ２Ｏ ５３􀆰 ６５ ３４􀆰 ７８

　 其他 ８􀆰 １５ ２７􀆰 ０２

水气比 １􀆰 １６ —

根据上游气化来的粗合成气压力ꎬ变换系统的

设计压力定为 ７􀆰 ０ ＭＰａꎬ变换炉的设计温度通常在

４５０~５００℃ꎮ 其他设备参数见表 ２ꎮ
表 ２　 设备参数

进料分离器 变换气 / 粗合成气换热器 第一变换炉

容积 / ｍ３ ~４􀆰 ５ ~２􀆰 ０(管程) / ~７􀆰 ５(壳程) ~１１０

型式 立式 卧式 立式

通常变换装置不会设置专用于变换炉降温管

线ꎬ但在紧急状况下可借助于公用工程配置ꎬ例如变

换炉前提高水气比的高压蒸汽管线、系统充氮用高

压氮气管线、系统吹扫置换用低压氮气管线等ꎮ 根

据该水煤浆制氢装置配置ꎬ降温吹扫介质参数见

表 ３ꎮ

表 ３　 降温吹扫介质参数

高压蒸汽 高压 ＣＯ２ 高压氮气 低压氮气

温度 / ℃ ２８０ ２５ ２５ ２５

压力 / ＭＰａ ６􀆰 ３６(阀后) ７􀆰 ０ ７􀆰 ０ ０􀆰 ８

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２０００ １３０ １３０ ６３０

管径 ＤＮ１５０ ＤＮ８０ ＤＮ８０ ＤＮ１００

２　 动态过程分析

２􀆰 １　 正常操作水气比波动工况

相比于粉煤气化ꎬ水煤浆装置产出的粗合成气

特点是水气比高ꎬ稳定运行后通常在 １􀆰 ２ꎬ故变换单

元发生超温的可能性较小ꎮ 但若气化运行不稳定ꎬ
如气化炉液位降低、系统阻塞造成压力上升、激冷水

流量减少、碳洗塔供水中断等事故工况[２]ꎬ导致粗

合成气水气比降低ꎬＣＯ 含量上升ꎬ变换炉负荷增

加ꎬ从而引起超温ꎮ 从反应式可知ꎬ当 ＣＯ 和 Ｈ２Ｏ 物

质的量基本相当时ꎬ反应转化率最高ꎬ此时变换炉内

温度最高ꎮ 随着 ＣＯ 含量上升ꎬ变换气温度必定存

在一个峰值ꎮ 在稳态模拟中可以发现ꎬ当水气比约

为 ０􀆰 ５５ 时ꎬ变换炉出口温度最高ꎬ为 ５２６℃ꎮ 此时ꎬ
控制手段有如下几种:①变换气不放空ꎬ炉前补入高

压蒸汽和激冷水提高水气比ꎮ ②调小旁路ꎬ增大粗

合成气流量ꎬ增加空速ꎮ ③粗合成气炉前放空(气
化单元粗合成气出界区处放空)ꎬ炉前高压降温介

质吹扫ꎬ变换气炉后放空ꎮ
其中ꎬ方法①和②适用于变换炉超温不严重ꎬ接

近或略高于变换炉的设计温度的工况ꎻ方法③适用

于超温在 ２０~３０℃的工况ꎮ 以上 ３ 种方法用于水气

比波动不大ꎬ或气化单元能在短时间内稳定操作ꎬ使
水气比恢复正常的情况ꎮ 水煤浆气化产出的粗合成

气高水气比的特性决定了变换炉严重超温的可能性

很低ꎬ因此ꎬ控制的基本原则是尽量保持整个系统不

泄压ꎬ借助工艺调节ꎬ使炉温能尽快恢复ꎬ稳定运行ꎬ
不至于触发停车联锁造成经济损失ꎮ
２􀆰 １􀆰 １　 补入高压蒸汽提高水气比

从变换主反应式 ＣＯ＋Ｈ２Ｏ 􀪅􀪅Ｈ２ ＋ＣＯ２ 可知ꎬ
蒸汽是反应物ꎬ提高水气比会促进反应的正方向进

行ꎬ提高反应变换率ꎬ放出热量ꎮ 但蒸汽的比例一旦

超过平衡值ꎬ蒸汽作为载体本身具有的较大热容不

仅可以带走平衡移动导致的热量增加ꎬ还可以带走

炉内囤积的热量ꎬ从而抑制反应温升ꎬ降低温度ꎮ 补

入高压蒸汽后变换气温度随时间的变化见图 ２ꎮ
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图 ２　 变换气温度随时间的变化关系

从图 ２ 可以看出ꎬ随着高压蒸汽的补入ꎬ水气比

在达到平衡值约 １􀆰 ０ 之前ꎬ变换气会有一定的温升ꎮ
当水气比超过平衡值时ꎬ蒸汽作为热载体的效应逐

渐明显ꎬ从而抑制了反应温升ꎬ使炉温迅速恢复正

常ꎮ 但补入蒸汽的量需控制在一定范围内ꎬ因为水

气比过高会使入炉的 Ｈ２Ｓ 偏低ꎬ造成催化剂的反硫

化ꎬ严重时需停车处理[３]ꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 增加空速

在催化剂装填量一定的情况下ꎬ可通过调小粗

合成气去第二变换炉旁路流量、调小非变换气线流

量、加大放空量等手段来增大主路上的流量ꎬ提高空

速及变换炉内气体线速度ꎬ从而带走热量[４－５]ꎮ 考

虑空速增加 ３０％ꎬ变换气温度随流量、时间的变化

见图 ３ꎮ

１—流量ꎻ２—温度

图 ３　 变换气温度随时间、流量的变化关系

通过图 ３ 可以看出ꎬ空速提高ꎬ流量增加ꎬ则粗

合成气与催化剂接触反应时间变短ꎬ反应没有达到

平衡ꎬ故反应热减少ꎻ另一方面ꎬ未反应气体流速增

加ꎬ可以带走反应器内积聚的热量ꎬ因此可以起到一

定的降温效果ꎮ 但此控制方法也有一定的局限性ꎬ
由于气化单元短时间内无法迅速提高负荷ꎬ主路流

量调节范围有限ꎻ其次ꎬ若变换炉后放空量过大ꎬ空
速过大ꎬ粗合成气未来得及反应ꎬ变换炉出口气体温

升很小ꎬ导致粗合成气 /变换气换热器无法将变换炉

入口的粗合成气预热至起活温度(模拟发现约低于

正常进料温度 ２０℃)ꎬ极易造成变化炉垮温ꎬ影响正

常操作ꎮ

２􀆰 １􀆰 ３　 粗合成气炉前放空

当发现变换炉超温较高或通过前 ２ 种手段仍无

法降低炉温时ꎬ应快速切断变换单元进料ꎬ将粗合成

气从气化单元出界区处放空ꎮ 同时打开变换炉前介

质吹扫控制阀ꎬ进行降温ꎬ维持变换系统不泄压ꎬ视
变换炉床层温度变化逐步撤出吹扫介质ꎬ再重新导

气恢复正常生产ꎮ 变换气温度随时间的变化关系见

图 ４ꎮ

１—Ｈ２Ｏꎻ２—Ｎ２ꎻ３—ＣＯ２

图 ４　 变换气温度随时间的变化关系

由图 ４ 可以看出ꎬ３ 种介质在开始约 ２ ｍｉｎ 内均

有一定幅度的温升ꎬ是因为进料切断后粗合成气流

量急剧降低ꎬ使得变换炉空速降低ꎬ粗合成气停留时

间增加ꎬＣＯ 转化率升高ꎬ放出更多热量ꎮ 蒸汽刚开

始加入的瞬间流量较小ꎬ反而推动了反应的正向进

行ꎬ温升在 ３０~ ４０℃ꎬ随着蒸汽流量逐渐增加ꎬ而此

时粗合成气流量近乎为 ０ꎬ蒸汽作为热载体带走热

量的效应非常明显ꎬ降温速率最快ꎬ但若变换炉内高

压蒸汽冷凝ꎬ变换催化剂泡水ꎬ则会造成一定损失ꎮ
Ｎ２ 主要起吹扫及降低反应分压的作用ꎻＣＯ２ 除了具

备 Ｎ２ 的功能外ꎬ还存在抑制变换反应正向进行的作

用ꎬ故效果要好于 Ｎ２ꎮ 但高压 ＣＯ２ 源通常较难获

得ꎬ煤制氢装置中很少单独设置ꎬ而变换炉前粗合成

气管线上一般都接有高压氮气和高压蒸汽管线ꎬ分
别用于系统充压和调节水气比ꎮ 故结合全厂公用工

程配置、安全性及经济性考虑ꎬ优先考虑用 Ｎ２ꎮ
２􀆰 ２　 开工导气超温工况

开工导气阶段的特点是粗合成气量小(０ ~ ５０％
的正常气量)ꎬ水气比相对较低(通常 ０􀆰 ９ 以下易发

生甲烷化反应)ꎬ催化剂初期活性大ꎬ若操作不当ꎬ
极易引发严重的超温ꎬ更有甚者超温幅度能达到

２００℃以上[６]ꎮ 常用的开工导气的方法有低温导气

和高温导气ꎮ 具体操作方法如下ꎮ
(１)低温导气是在升温硫化完成后ꎬ关闭变换

气出口界区阀以及放空压控阀ꎬ引一台气化炉的粗

合成气(５０％正常气量)至变换系统ꎬ直至达到正常
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操作压力[７]ꎮ 该方法的优点是导气周期短ꎬ粗合成

气放空量少ꎬ成本较低ꎻ缺点是需要丰富的操作经

验ꎬ若导气速率和导气量控制不当ꎬ极易引发设备飞

温ꎮ 按照水气比 ０􀆰 ４ꎬ粗合成气量为正常工况的

５０％来模拟此过程ꎬ所得结果见图 ５ꎮ

１—压力ꎻ２—温度

图 ５　 变换气温度随时间、压力的变化关系

由图 ５ 可以看出ꎬ若低温导气过程过快ꎬ气量过

大ꎬ变换炉内发生甲烷化反应ꎬ在极短的时间内便可

飞温至 ７００℃ꎬ若处理不得当ꎬ极易对设备、管线造

成不可逆转的破坏ꎬ引发严重的安全事故ꎮ
(２)高温导气可分为 ２ 部分:第一ꎬ部分导气过

程ꎮ 升温硫化后的系统温度在 ３００℃左右ꎮ 将气化

压力升至约 ３􀆰 ０ ＭＰａꎬ此时变换系统缓慢引粗合成

气ꎬ并配加一定量的氮气ꎮ 第二ꎬ系统升压过程ꎮ 加

大气化送气量ꎬ同时压力逐步升高至正常值ꎮ 该过

程的优点是不容易发生超温ꎬ但导气过程慢ꎬ操作复

杂ꎬ变换气放空量大ꎬ成本较高ꎮ 图 ６、图 ７ 为 ２ 个

过程分别发生甲烷化反应的动态模拟结果ꎮ

１—流量ꎻ２—温度

图 ６　 部分导气过程温度随流量的变化

图 ７　 系统升压过程温度的变化

由图 ６ 可以看出ꎬ第一阶段随着粗合成气流量

由 ０ 逐渐增大ꎬ温度从 ３００℃ 迅速上升至 ５５０℃ 左

右ꎻ随着粗合成气量进一步增加ꎬ 温度回落至

５１５℃ꎮ 由图 ７ 可以看出ꎬ第二阶段压力由 ３􀆰 ０ ＭＰａ
升压至正常操作压力 ６􀆰 ３６ ＭＰａ 的过程中ꎬ若发生甲

烷化反应ꎬ温度将迅速升至 ５４３℃ꎮ 由甲烷化反应

方程式 ＣＯ＋３Ｈ２ 􀪅􀪅ＣＨ４＋Ｈ２Ｏ 可知ꎬ压力升高会促

进反应的正向进行ꎬ因此在系统升压阶段更易超温ꎮ
以上 ２ 种开工导气过程一旦发生超温情况ꎬ通

常为严重超温ꎮ 为了保证设备和人员安全ꎬ最常用

的方法有如下 ２ 种:①立即停止导气ꎬ部分或全部泄

压ꎬ并通过循环气压缩机将大量低压氮气加压

(０􀆰 ５~１􀆰 ０ ＭＰａ)后打入整个变换系统进行吹扫降

温ꎻ②将变换单元进界区处进料切断阀开度调至最

大ꎬ通过引入大量粗合成气的方法带走热量ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 系统泄压ꎬ氮气吹扫

ＣＯ 变换反应速率随压力的升高而增加ꎮ 系统

泄压ꎬ一方面可以减缓反应速率ꎬ减少放热量ꎬ另一

方面也有利于补入大量的低压氮气吹扫ꎬ能更迅速

地带走热量ꎬ实现快速降温ꎮ 变换气温度随时间的

变化关系见图 ８ꎮ

１—压力ꎻ２—温度

图 ８　 变换气温度随时间的变化关系

由图 ８ 可以看出ꎬ系统泄压后变换炉内温度先

上升并维持一段时间后ꎬ随着整个系统压力趋近于

常压ꎬ温度快速降低ꎮ 虽然压力降低会使反应转化

率降低ꎬ但由于粗合成气流量瞬间减小ꎬ变换炉空速

降低ꎬ停留时间增加ꎬ从而反应深度增加ꎬ热量无法

及时带走ꎬ故维持在一定高位ꎮ 随着 Ｎ２ 流量加大ꎬ
变换炉内温度迅速回落至正常ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 增大粗合成气流量

增大粗合成气流量和提高空速的原理一样ꎬ意
在通过提高变换炉的线速度ꎬ降低变换率来带走变

换炉内部热量ꎬ从而达到降温的目的ꎮ 在开工导气

阶段ꎬ变换单元引粗合成气的过程是由少到多缓慢

的过程ꎬ因此粗合成气量可调节的范围较广ꎮ 在低
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温导气超温工况下ꎬ模拟粗合成气量从 ５０％增大至

１００％ꎮ 将粗合成气进入界区的 ＨＶ 阀开度调至最

大ꎬ引入全部量的粗合成气ꎮ 此过程的变换气温度

随时间的变化关系见图 ９ꎮ

图 ９　 变换气温度随时间的变化关系

由图 ９ 可以看出ꎬ在 ５０％负荷时ꎬ发现变换炉发

生甲烷化反应的温度为 ５９４℃ꎬ若此刻增加粗合成

气流量至原气量的 ２ 倍ꎬ变换炉内温度先急剧上升ꎬ
再快速下降ꎮ 这是因为在开车导气期间ꎬ粗合成气

流量原本就很小ꎬ在流量增大至足够将变换炉内热

量带走之前ꎬ增加的粗合成气反而生成更多热量ꎬ严
重的可造成设备管线飞温ꎬ后果难以控制ꎮ 故该方

法在用于导气工况具有一定的危险性ꎬ需谨慎采用ꎮ

３　 结论

针对水煤浆气化水气比波动和开工导气工况ꎬ
动态模拟了变换炉超温ꎬ并对几种常见的控制手段

进行了对比分析ꎬ得出了以下结论ꎮ
(１)对于正常操作水气比波动工况ꎬ一般不会

发生严重的超温工况ꎬ故建议采用补加高压蒸汽ꎬ调

节粗合成气入口水气比的方法ꎬ也可采用关小旁路

等措施来增大空速带走热量ꎬ效果均较好ꎻ若仍不能

降温ꎬ可通过炉前粗合成气放空ꎬ同时补入高压氮气

吹扫降温ꎬ保压待炉温恢复正常ꎬ可重新导气生产ꎬ
减少损失ꎮ

(２)开工导气工况易发生严重超温的情况ꎬ可
通过紧急泄压ꎬ大量低压氮气吹扫的方法来降温ꎻ应
谨慎采用增大粗合成气量的方法作为降温手段ꎮ 导

气过程应严格按照操作规程执行ꎬ控制升温速率和

导气量ꎬ做到安全第一ꎮ
以上每一种方法并不是独立的ꎬ应汲取类似装

置的操作经验ꎬ认清变换炉超温的原因ꎬ并采用合适

的控制措施ꎬ才能有效地避免事故的发生ꎮ
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二氧化碳封存与利用场地安全调控技术问世

　 　 针对传统二氧化碳地质封存工程的一系列问题和

我国煤炭资源丰富地区因开展煤化工所面临的水资源

短缺的矛盾ꎬ我国科研人员提出了二氧化碳驱替采水的

二氧化碳利用技术路线和评价模型ꎬ开发出二氧化碳地

质封存与利用场地隐伏断层安全调控技术ꎮ
这一研究成果是由中国科学院武汉岩土力学研究

所李琦研究员所率领的科研团队开发ꎮ 专家介绍ꎬ二氧

化碳驱替采水工程中ꎬ由于同时存在流体注入和采出两

个过程ꎬ势必会使得储层应力扰动更为复杂ꎮ 隐伏断层

的大量存在会极大影响工程效果ꎮ
科研团队对二氧化碳驱替采水某工程中的隐伏断

层演化特征进行了系统地模型分析和数值模拟研究ꎬ提
出了二氧化碳地质封存与利用场地隐伏断层稳定性评

价方法ꎮ 研究发现ꎬ断层的横向导通性对二氧化碳驱替

采水的工程效果存在至关重要的作用ꎮ
当断层横向导通性好时ꎬ流体的同时注采会给断层

的稳定性控制带来十分有利的影响ꎬ甚至可以通过合理

地调整注采比使断层处于几乎不滑移的状态ꎮ 同时最

优注采比还会受到注采井到断层距离等的影响ꎮ
断层封闭时ꎬ由于其两侧没有水力联系ꎬ流体的同

时注采可能会对断层的稳定性造成非常不利的影响ꎬ此
时调整注采比不再能够有效地提高断层的稳定性ꎬ相
反ꎬ可能会加剧断层滑移ꎮ 建议工程实施过程中必须结

合隐伏断层的影响对二氧化碳驱替采水的稳定性做充

分评估ꎬ并根据断层的发育程度对施工工艺做出安全合

理的设计ꎮ
相关研究成果近期发表在国际权威期刊«石油科学

和石油工程杂志»和«环境地球科学»上ꎮ (新华网)
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