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摘要:利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ通过搭建自主甲烷化工艺模型ꎬ选取典型甲烷化装置入口原料气ꎬ依次进行负荷波动、新

鲜原料气组分波动等波动工况对绝热甲烷化装置影响的模拟研究ꎮ 研究结果表明ꎬ负荷增加导致反应热点温度升高ꎬ可以通过
合理的反应热点温度选取、循环压缩机选型来解决ꎮ 一定范围内的氢碳比降低基本不会对反应热点温度产生影响ꎬ但会影响催
化剂寿命ꎬ需严格防止氢碳比过低现象发生ꎮ 氢碳比过高对产品热值及下游用户不利ꎬ通过向辅甲烷化部分补碳可以快速控制
产品品质ꎬ同时可提高氢碳比设计上限ꎮ
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　 　 我国是煤炭大国ꎬ煤制天然气是煤炭清洁高效

利用的一种有效途径ꎬ也是通过化学路径制取天然

气资源的最主要方式[１－５]ꎮ 甲烷化技术是煤制天然

气的关键核心技术之一ꎬ决定下游产品品质ꎮ 目前ꎬ
我国已投产的煤制天然气项目均采用国外绝热甲烷

化技术ꎬ专利技术昂贵且受制于人[６－７]ꎮ 因此ꎬ国内

多家单位包括中海石油气电集团有限责任公司(简
称“气电集团”)、西南化工研究设计院有限公司(简
称“西南院”)、中国科学院大连化学物理研究所等

成功开发大型绝热甲烷化技术[８－９]ꎬ大型工业化应

用因此提上日程ꎮ
通过对国家知识产权局(ＳＩＰＯ)和中国期刊全

文数据库(ＣＮＫＩ)关于甲烷化装置开车、装置运行等

方面的文献资料进行系统检索、分析ꎬ结合已投产工

业装置的开车及运行情况ꎬ甲烷化装置可能存在不

同工况波动情形ꎬ主要包括负荷波动、新鲜原料气组

分波动等ꎬ这些波动工况会影响装置稳定运行ꎮ 王

秀林等[１０]研究了气体组分对绝热甲烷化反应温度

和总转化率的影响ꎬ研究涉及气体组分变化这一因

素ꎬ目前鲜有对波动工况的全面影响分析及有效应

对措施方面的研究ꎮ 因此ꎬ研究工况波动对绝热甲

烷化装置的影响及探索有效应对措施对于国产甲烷

化技术大型工业化应用具有指导和借鉴意义ꎮ

１　 工艺介绍及模型建立

甲烷化反应是强放热反应ꎬ温度控制是绝热甲

烷化工艺控制的核心[１１－１２]ꎮ 工业装置一般通过设

立多级平行的甲烷化反应器、气体循环、蒸汽注入等

多种手段稀释进入甲烷化反应器的原料气的总碳含

量[ｎ(ＣＯ＋ＣＯ２)]来实现反应温度的控制ꎮ 气电集

团与西南院联合开发的甲烷化技术工艺流程示意图

(图 １)也属于此类ꎬ装置分为主甲烷化部分和辅甲

烷化部分ꎮ 主甲烷化部分采用 ３ 个平行反应器ꎬ相
比于主甲烷化部分为 ２ 个平行反应器或者只有 １ 个
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主甲烷化反应器的甲烷化技术ꎬ能够最大限度地分

摊反应负荷ꎮ 同时ꎬ采用热气循环ꎬ代替冷气循环形

式ꎬ因此ꎬ循环气中含有大量反应生成的水蒸汽ꎬ正
常操作时无需额外注入水蒸汽ꎬ实现了气体循环与

蒸汽注入 ２ 种温度控制手段的结合ꎬ有利于实现温

度控制和简便操作ꎮ 此外ꎬ通过向辅甲烷化工段补

充少量的 ＣＯ２ 可快速调整、控制产品气中的 Ｈ２

含量ꎮ

图 １　 气电集团与西南院开发的甲烷化

技术工艺流程示意图

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件按照图 １ 所示工艺流程搭

建软件模型ꎮ 选用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程ꎬ绝热

反应器选用 Ｇｉｂｂｓ 反应器模型ꎮ 选取国内某煤制天

然气项目典型碎煤气化装置进入甲烷化装置的新鲜

原料气组分及工艺参数ꎮ 设定 ３ 个主反应器入口温

度为 ３２０℃ꎬ热点温度为 ６３０℃ꎮ Ｒ４ 入口温度为

３００℃ꎬＲ５ 入口前气液分离器温度为 ６０℃ꎮ Ｒ５ 入口

温度为 ２７０℃ꎮ 入口压力为 ４􀆰 １０ ＭＰａꎮ 输入上述工

艺参数ꎬ原料及干基产品组成详见表 １ꎮ 在该模型

基础上开展波动工况模拟计算ꎮ
表 １　 甲烷化装置入口原料组成及干基产品

组成(摩尔分数) ％

ＣＨ４ Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ Ｎ２ Ｃ２Ｈ６ ＡＲ ＮＨ３

原料 １７􀆰 ４４ ６１􀆰 ６６ １９􀆰 ２１ １􀆰 ００ ０􀆰 １７ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ００

产品 ９８􀆰 ２７ ０􀆰 ６４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ０１

２　 负荷波动对系统的影响

定义新鲜气增量为突然进入某一主甲烷化反应

器的新鲜气增加量与 １００％工况下甲烷化装置入口

新鲜原料气量的比值ꎮ 新鲜气依次按照 ３％、６％、
９％、１２％、１５％的量逐步增加ꎮ

如果进入甲烷化装置某一主甲烷化反应器入口

的新鲜气量突然增大时ꎬ将导致该甲烷化反应器入

口原料气中的总碳含量突然增大ꎬ导致反应热点温

度升高ꎻ之后调节分配比及循环比ꎬ控制主甲烷化各

反应器温度恢复至设计温度ꎬ对比压缩机功率变化ꎮ

负荷波动对某一反应器热点温度及压缩机功率的影

响如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 负荷波动对反应热点温度及压缩机功率的影响

项目 工况 １ 工况 ２ 工况 ３ 工况 ４ 工况 ５ 工况 ６
新鲜气增量 / ％ ０ ３ ６ ９ １２ １５
Ｒ１ 热点温度 / ℃ ６３０ ６４０ ６５０ ６５８ ６６６ ６７３
Ｒ２ 热点温度 / ℃ ６３０ ６３８ ６４６ ６５３ ６６０ ６６６
Ｒ３ 热点温度 / ℃ ６３０ ６３６ ６４２ ６４８ ６５４ ６５９
压缩机功率增量 / ％ ０􀆰 ００ ２􀆰 ９２ ５􀆰 ９５ ８􀆰 ９９ １２􀆰 ０３ １５􀆰 ０７

分析表 ２ 数据ꎬ当进入主甲烷化某一反应器的

新鲜气量突然增加时ꎬ尽管新鲜气量突然增大的位

置会有所差异ꎬ对反应热点温度的影响大小依次为:
Ｒ１>Ｒ２>Ｒ３ꎮ 但经循环气量、分配比等温度控制手

段实施后ꎬ将主甲烷化各反应器温度恢复至设计温

度时ꎬ压缩机功率的变化是一致的ꎮ 当新鲜气增加

位置在装置入口时ꎬ３ 个平行的主甲烷化反应器有

效分担了负荷ꎬ较单独进入某一反应器热点温度波

动要小一些ꎬ因此ꎬ本文中不开展该波动工况的模拟

研究ꎮ
综上分析ꎬ当装置负荷突然增加时ꎬ该工艺可通

过调节分配比、循环气量迅速控制反应温度ꎬ因此经

过调节后的产品质量不会发生变化ꎮ

３　 新鲜气组分波动对系统的影响

进入甲烷化装置的新鲜气组分发生波动时ꎬ会导

致装置入口原料气的氢碳比[ｎ(Ｈ２ －ＣＯ２) / ｎ(ＣＯ＋
ＣＯ２)]发生变化ꎬ与负荷波动不同ꎬ氢碳比变化将对

反应热点温度和产品质量 ２ 个方面产生影响ꎮ 氢碳

比过低时ꎬ会增加催化剂积碳失活的概率ꎬ因此需严

格注意上游原料气中总碳组分的增加ꎻ氢碳比过高

时ꎬ产品中 Ｈ２ 组分含量升高ꎬ产品气热值降低ꎬ且
会对下游用户装置产生不利影响ꎮ
３􀆰 １　 氢碳比降低

总碳组分增加或氢气组分减少都会导致氢碳比

降低ꎮ 鉴于原料气中 ＣＯ 含量远远大于 ＣＯ２ 含量ꎬ
为简化研究ꎬ以 ＣＯ 增量为例开展氢碳比降低工况

的模拟研究ꎮ 定义 ＣＯ 增量为新鲜原料气中 ＣＯ 摩

尔分数的增量ꎮ ＣＯ 增量按照 ０􀆰 ５％、１􀆰 ０％、１􀆰 ５％、
２􀆰 ０％、２􀆰 ５％的量逐步增加ꎬ此时反应器热点温度变

化及产品主要组分变化如表 ３ 所示ꎮ
分析表 ３ 数据ꎬＣＯ 含量增加时ꎬ主甲烷化各反

应器出口热点温度及压缩机功率基本不会产生影

响ꎮ 产品中 ＣＨ４、Ｈ２ 含量逐步降低ꎬＣＯ２ 含量逐步

升高ꎮ 尽管氢碳比降低对甲烷化反应温度及压缩机
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功率影响不大ꎬ但氢碳比过低条件下长期运行将导

致催化剂积碳失活ꎬ进而影响催化剂寿命ꎮ 因此ꎬ工
业上为有效保护甲烷化催化剂ꎬ一般设置合理的氢

碳比范围ꎬ当氢碳比超出范围时设置连锁停车ꎮ
表 ３　 总碳组分变化时反应器热点温度变化

及产品主要组分变化(摩尔分数) ％

项目 工况 １ 工况 ２ 工况 ３ 工况 ４ 工况 ５ 工况 ６
ＣＯ 增量 / ％ ０ ０􀆰 ５ １􀆰 ０ １􀆰 ５ ２􀆰 ０ ２􀆰 ５
氢碳比 ３􀆰 ００ ２􀆰 ９９ ２􀆰 ９７ ２􀆰 ９６ ２􀆰 ９５ ２􀆰 ９３
Ｒ１ 热点温度 / ℃ ６３０ ６３０ ６３０ ６３１ ６３１ ６３１
Ｒ２ 热点温度 / ℃ ６３０ ６３０ ６３１ ６３１ ６３１ ６３１
Ｒ３ 热点温度 / ℃ ６３０ ６３０ ６３０ ６３０ ６３１ ６３１
ＣＨ４ / ％ ９８􀆰 ２７ ９８􀆰 １６ ９８􀆰 ０３ ９７􀆰 ８９ ９７􀆰 ７５ ９７􀆰 ６０
Ｈ２ / ％ ０􀆰 ６４ ０􀆰 ５８ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ４５
ＣＯ / ％ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
ＣＯ２ / ％ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ９５ １􀆰 １２ １􀆰 ２９
压缩机功率增量 / ％ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １１ ０􀆰 １３

３􀆰 ２　 氢气组分增加

目前已投产工业装置一般通过调节上游变换反

应来控制原料气氢碳比ꎬ该调节方式存在调节时间

较长的问题ꎬ造成一段时间内产品品质较差ꎮ 为此ꎬ
气电集团与西南院联合开发了向辅甲烷化工段补充

富碳气体ꎬ达到快速控制产品质量的目的ꎮ 通过在

线监测产品气中的 Ｈ２ 含量ꎬ氢碳比过高时ꎬ富碳气

体经预热、脱硫ꎬ合格后加压通入辅甲烷化部分ꎮ 较

常规补碳方式选择在甲烷化装置入口ꎬ该方案优化

了 ＣＯ２ 的进料位置ꎬ放在辅甲烷化部分ꎬ因此不会

对主甲烷化部分产生影响ꎻ且补碳位置靠近工艺流

程后端ꎬ质量控制更快速ꎬ同时可降低富碳气体压缩

机的出口压力ꎬ降低该压缩机功耗ꎮ
为验证该方式的有效性ꎬ改变原料组成如表 ４

所示ꎬ计算出氢碳比为 ３􀆰 １２ꎬ其他参数不变ꎬ得到此

时产品组成ꎬ之后分别在 Ｒ４、Ｒ５ 前通入 １ ７５０ ｍ３ / ｈ
的 ＣＯ２ꎬ此时氢碳比为 ３􀆰 ０３ꎬ补碳前后产品组成对

比如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 补碳前后产品组成对比(摩尔分数) ％

ＣＨ４ Ｈ２ ＣＯ ＣＯ２ Ｎ２ Ｃ２Ｈ６ ＡＲ ＮＨ３

原料 １７􀆰 ０４ ６２􀆰 ５４ １８􀆰 ７７ ０􀆰 ９８ ０􀆰 １７ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ００
产品 ９４􀆰 ９０ ４􀆰 ４３ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ３１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ２２ ０􀆰 １４
Ｒ４ 前补碳 ９８􀆰 ３０ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ００ ０􀆰 １４ ０􀆰 ４１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ０１
Ｒ５ 前补碳 ９８􀆰 ２１ ０􀆰 ９８ ０􀆰 ００ ０􀆰 １６ ０􀆰 ４１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ０１

分析表 ４ 数据ꎬ通过向辅甲烷化部分补碳使得

产品气中 Ｈ２ 摩尔分数由 ４􀆰 ４３％降低到 １􀆰 ００％以

下ꎬ因此该补碳方式在氢碳比过高时对于降低 Ｈ２

含量效果尤为显著ꎬ可作为常规产品品质控制手段

的有效补充ꎮ 同时ꎬ鉴于该手段可实现对产品气中

Ｈ２ 含量的快速控制ꎬ因此ꎬ采用该方案时可适当放

宽原料气氢碳比上限ꎬ增大氢碳比调节范围ꎬ便于甲

烷化装置的平稳操作ꎮ

４　 结语

根据对负荷波动及新鲜气组分波动的影响研

究ꎬ主要得出如下结论ꎮ
(１)甲烷化装置负荷增加时ꎬ引起各反应器热

点温度升高ꎬ通过调节分配比及循环比ꎬ可以有效控

制主甲烷化各反应器温度ꎬ但由于甲烷化反应迅速ꎬ
这些控制手段存在稍许滞后ꎬ因此在工程设计时ꎬ结
合催化剂耐受温度极限ꎬ需在反应热点温度选取、循
环压缩机选型等方面留有一定设计余量ꎮ

(２)一定范围内的氢碳比降低对甲烷化反应温

度基本没有影响ꎬ但考虑到催化剂积碳失活ꎬ严格的

氢碳比控制有利于保证催化剂寿命ꎬ保证催化剂合

理的更换时间ꎮ
(３)辅甲烷化部分补碳方式可以快速控制产品

品质ꎬ同时可提高氢碳比设计上限ꎬ建议在工程设计

时予以采纳ꎮ
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