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研究论文 余热蒸汽循环载热的煤气甲烷化工艺

沈　倩，陈建利，夏素兰，朱家骅

（四川大学化工学院多相流传质与反应工程四川省重点实验室，四川 成都６１００６５）

摘要：对余热推动蒸汽循环载热煤气甲烷化节能工艺理论分析和计算表明，工艺气体载热能力正比于汽／气比

犎，通过蒸发／冷凝耦合的两相流传热传质可使犎 达３．０～４．０，使甲烷化反应绝热温升控制在３００～４００℃范围。

该工艺节省了循环压缩机及其功耗，甲烷化工艺的能量效率提高６％以上。现场单管试验初步证明，高汽／气比

不影响甲烷化催化剂反应活性。
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引　言

煤炭资源是支撑我国社会与经济长期发展的能

源主体，煤炭清洁转化是我国能源科技发展战略的

重中 之 重。煤 制 甲 烷 气 （或 称 代 用 天 然 气，
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ｓｕｂｓｔｉｔｕｔｅｎａｔｕｒａｌｇａｓ，ＳＮＧ）可使煤炭坑口转化

为清洁燃料远距离输送、ＣＯ２ 就地捕集减排，因

此成为煤炭清洁转化的可选途径之一。尤其可利用



我国天然气 “西气东输”基础设施，降低ＳＮＧ输

送成本，提高我国能源需求密集地区的供应保障。

受上述因素推动，煤制甲烷气目前正在成为我国投

资热点［１］。

国际上，美国能源部资助的煤炭加氢催化气化

制甲烷同时燃气发电等一批前沿课题，近年已进入

技术开发阶段［２］。工业化的煤基合成气甲烷化技

术，自２０世纪８０年代美国大平原合成燃料公司首

套工业化装置问世后不断改进，目前具有代表性的

是Ｔｏｐｓｅ公司ＴＲＥＭＰ
ＴＭ （Ｔｏｐｓｅｒｅｃｙｃｌｅｍｅｔｈ

ａｎａｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓ）循环甲烷化工艺
［３］ （图１），其特

点是大量产品气循环稀释 Ｈ２／ＣＯ＝３的高浓度煤

基合成气，从而控制强放热的甲烷化催化反应床层

绝热温升，并移出反应热，副产５２０℃、１２ＭＰａ

的高压过热蒸汽３．５吨／千立方米产品气 （ＳＮＧ），

其热值约为ＳＮＧ产品气的１／４。但是，该工艺系

统需要自耗蒸汽提供循环动力。国内引进循环甲烷

化工艺 （图２）的工程设计指标为
［１］：循环比 （循

环气量／产品气量）３．０～３．５、循环压差０．３ＭＰａ

的条件下，扣除透平循环机消耗的蒸汽后实际副产

蒸汽为２．４２吨／千立方米，即循环动力自耗蒸汽的

比例为 （３．５－２．４２）／３．５≈３１％，相当于ＳＮＧ产

品气热值的７．５％。内蒙古霍林河煤矿ＳＮＧ项目

技术经济分析显示［４］，年产 （ＳＮＧ）６．６８亿立方

米的大型装置，副产电力仅８ＭＷ，折算为热值

（功／热效率４０％）不足理论值的３．１％，可见现有

甲烷化工艺能量综合利用率亟待提高。我国煤制

ＳＮＧ工业正值起步阶段
［５］，在消化吸收引进的同

时，自主创新研发节能工艺具有重要意义。本文作

者提出了余热蒸汽循环代替机械压缩循环的煤气甲

烷化节能新工艺［６］，与上述霍林河煤矿同规模的

ＳＮＧ装置，所节省的循环功可使副产电力从８

ＭＷ 提高到２０ＭＷ，能量综合利用率和产值同步

提高６％以上。

本文对余热蒸汽循环载热的煤气甲烷化节能工

艺进行热力学分析，建立主要工艺参数的计算方

法，介绍单管试验结果，并分析节能效果。

１　工艺原理及流程概述

１１　煤气甲烷化反应热效应与热能回收利用

煤制ＳＮＧ的全过程均伴随强烈的热效应，制

取１ｍｏｌ甲烷消耗４ｍｏｌ碳、产生二氧化碳３ｍｏｌ，

碳的化学能理论上只有５６．６％转化成甲烷的化学

图１　ＴＲＥＭＰ
ＴＭ循环甲烷化工艺流程图

Ｆｉｇ．１　ＰｒｏｃｅｓｓｆｌｏｗｄｉａｇｒａｍｆｏｒＴｏｐｓｅｒｅｃｙｃｌｅ

ｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ
　

能，其余的在化学反应过程中转变成热能，因此煤

制ＳＮＧ的经济性很大程度上取决于回收反应热并

转化为电力输出。煤气甲烷化是强放热反应

ＣＯ＋３Ｈ 幑幐２ ＣＨ４＋Ｈ２Ｏ（ｇ）

Δ犎
０
＝－２０６．４ｋＪ·ｍｏｌ－１（ＣＨ４） （１）

Ｈ２／ＣＯ＝３的煤基合成气中ＣＯ每转化１％，气体

绝热温升７０～１００℃ （随反应深度增加而增加）。

工业上采取列管式外冷等温催化反应器和段间冷却

的多段绝热催化反应器两种工艺移走反应热［７］。等

温反应器通过管壁使反应热被管外循环的融盐带

走，使反应温度保持在４５０～５５０℃，反应速率较

快，气体不循环、自耗动力也较少。但融盐循环回

收反应热的设备结构复杂、大型化难度较大。因此

国际上主要采用多段绝热催化反应流程，通过大量

产品气体循环稀释反应介质并移走反应热，高温循

环气体在段间释放热量产生高压蒸汽，反应热利用

率高，但气体循环消耗的动力较多。ＴＲＥＭＰＴＭ工

艺使用 ＭＣＲ２Ｘ 高温甲烷化催化剂 （活性温度

２５０～７００℃），通过扩大允许温升范围来降低循环

量。但所消耗的动力蒸汽仍占副产蒸汽总量３０％，

并且大量循环气 （循环比３．０～３．５）进循环机之

前需水冷 （图２），压缩后又需重新加热升温，耗

散于冷却水的热量不少于反应热的１０％，可见

ＴｏｐｓｅＴＲＥＭＰ
ＴＭ循环甲烷化工艺循环能耗尚有

很大节约空间。

１２　余热蒸汽循环载热的煤气甲烷化节能工艺

根据气液两相体系中水蒸气分压随温度改变

的热力学性质［６，８］，利用甲烷化工艺系统低温余热

通过蒸发冷凝相变推动载热气体循环，代替机械
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图２　煤制代用天然气流程示意图

Ｆｉｇ．２　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｓｙｎｇａｓ

ｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎ（ＳＮＧ）ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ
　

压缩循环，构成图３所示的煤气甲烷化节能工艺。

流程简述如下。

经ＣＯ 变换、脱硫、脱碳等预处理后 Ｈ２／

ＣＯ＝３的原料气，分ａ、ｂ两路分别进入一段和二

段甲烷化绝热反应器。ａ路原料气首先在间壁式两

相流换热器膜状蒸发侧升温增湿，其热量来自间壁

另一侧的产品气冷却、冷凝放热。原料气温度从常

温犜０ 上升至犜１、湿含量同步上升到汽／气 （摩尔）

比为３．０～４．０；产品气温度则从犜８ 下降到犜９、

湿含量下降至汽／气比低于０．０２，所含的水蒸气

９５％以上冷凝析出，冷凝水由热水泵送回换热器蒸

发侧重新与原料气混合蒸发，构成伴随反应介质加

热／冷却的蒸发冷凝蒸发载气循环。混合气体热

容随汽／气比提高而增大、确保一段甲烷化反应绝

热温升 （犜３－犜２）不超限，通过高压蒸汽过热器

吸收其携带的反应热，降温到犜４ 后与ｂ路原料气

混合再次进入二段甲烷化反应器，绝热反应温升至

出口产品气温度犜６，将二段反应热带入高压废热

锅炉副产蒸汽后通过一段甲烷化原料气预热器进一

步回收高温余热，最后通过蒸发／冷凝耦合的两相

流换热器回收低温余热推动载气循环，产品气终端

出口温度犜９ 比常温原料气进口温度高２０～３０℃，

满足低温端传热推动力之需即可。

该工艺主要特点是：①利用甲烷化反应热的低

温余热，伴随工艺气体加热／冷却同步推动蒸发／冷

凝载热循环，代替传统的机械压缩循环，节约压缩

功；②蒸汽循环贯穿全流程，与机械压缩循环相比无

须对循环气反复冷却和加热，缩短了流程，减少了绝

热反应器的段数。

图３　余热蒸汽循环载热的煤气甲烷化工艺流程图

Ｆｉｇ．３　Ｐｒｏｃｅｓｓｆｌｏｗｄｉａｇｒａｍｏｆｓｙｎｇａｓｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎ

ｗｉｔｈｓｔｅａｍｒｅｃｙｃｌｉｎｇｆｏｒｈｅａｔｃａｒｒｙｉｎｇ
　

２　工艺计算方法及关键过程参数分析

２１　主要工艺参数的计算依据

蒸汽循环载热甲烷化工艺，关键过程之一是蒸

发／冷凝耦合的两相流传热传质，回收余热提高原

料气的汽／气比，增加其载热能力。原料气载热能

力可以其摩尔比热容表示

犮Ｈ ＝犮ｇ＋犮ｖ犎 （２）

式中　犮ｇ、犮ｖ 分别为合成气 （Ｈ２／ＣＯ＝３）与水蒸

气的摩尔比热容，犎 为混合气体的汽／气比 （摩尔

比），可见原料气载热能力正比于升温增湿过程所

达到的汽／气比。

根据道尔顿分压定律，混合气体的水蒸气分压

狆ｖ与气体总压狆之比等于水蒸气的摩尔分数狔ｖ，

可将式 （２）改写为

犮Ｈ ＝犮ｇ＋犮ｖ
狔ｖ
１－狔ｖ

＝犮ｇ＋犮ｖ
狆ｖ

狆－狆ｖ
（３）

为计算简明，以１００ｍｏｌ混合气为计算基准。根据

式 （１）每摩尔ＣＯ甲烷化反应热为２０６．４ｋＪ，则

水蒸气摩尔分数为狔ｖ 的混合气 （Ｈ２／ＣＯ＝３）完

全反应后理论放热量为

犙＝
２０６．４×１００

４
（１－狔ｖ） （４）

则反应绝热温升 （按混合原料气摩尔比热容计

算）为

Δ犜＝犙／［１００犮Ｈ（１－狔ｖ）］＝

２０６．４

４
｛犮ｇ＋犮ｖ［狔ｖ／（１－狔ｖ）］｝＝

２０６．４

４
（犮ｇ＋犮ｖ犎）＝

２０６．４

４
｛犮ｇ＋犮ｖ［狆ｖ／（狆－狆ｖ）］｝

（５）
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通过式 （５），从升温增湿后原料气中水蒸气的摩尔

分数，或汽／气比犎，或气体总压狆与水蒸气分压

狆ｖ，均可定量计算甲烷化反应的绝热温升，提供设

计依据。

２２　水蒸气循环量

水蒸气循环量是重要的工艺参数，是蒸发／冷

凝耦合的两相流传热传质负荷与设备设计的依据。

从式 （５）解出

犎 ＝
２０６．４

４
（犮ｖΔ犜）－犮ｇ／犮ｖ （６）

可见混合原料气的汽／气比 犎 与绝热反应温升Δ犜

呈反比。以年产６．６８亿立方米 （４０００ｋｍｏｌ·ｈ－１）

规模的煤制ＳＮＧ装置
［４］为例，在一段甲烷化炉绝

热温升３００～４００℃设计范围内，合成气及水蒸气

的摩尔比热容值犮ｇ＝２９．３５Ｊ·ｍｏｌ
－１·Ｋ－１，犮ｖ＝

３５．２０Ｊ·ｍｏｌ－１·Ｋ－１，设计计算的汽／气比及对应

水蒸气循环量见表１。

表１　绝热反应温升Δ犜对应的汽／气比

犎及水蒸气循环量犕（产品规模４０００犽犿狅犾·犺－１）

犜犪犫犾犲１　犞犪犾狌犲狊狅犳狉犪狋犻狅狅犳狊狋犲犪犿／狊狔狀犵犪狊（犎）犪狀犱

犳犾狅狑狉犪狋犲狅犳狊狋犲犪犿狉犲犮狔犮犾犻狀犵（犕）犮狅狉狉犲狊狆狅狀犱犻狀犵狋狅

犪犱犻犪犫犪狋犻犮狋犲犿狆犲狉犪狋狌狉犲狉狌狀狌狆（Δ犜）

（狊犮犪犾犲犻狀狆狉狅犱狌犮狋４０００犽犿狅犾·犺
－１）

Δ犜／℃ 犎 犕／ｔ·ｈ－１

４００ ２．４７ ８８．７８

３８０ ２．６６ ９５．７３

３６０ ２．８７ １０３．４５

３４０ ３．１１ １１２．０７

３２０ ３．３８ １２１．７７

３００ ３．６９ １３２．７７

该工艺条件下，高压废热锅炉 （２台）产汽量

为３００～３２０ｔ·ｈ
－１。

２３　两相流换热器流体温度与汽／气比的关系

蒸发／冷凝两相流换热器内流体温度沿程变化

由换热器两侧气体增湿／减湿引起的焓值及汽／气

比、系统总压变化所决定，而这些参数是随换热过

程逐点改变的，所以传热温差应逐点 （段）计算，

以减少设计误差。为此必须将流体温度与汽／气比

和混合气体总压相关联。饱和状态下的气液两相

体系，汽／气比犎与饱和水蒸气压狆

ｖ
及混合气体

总压狆的关系为

犎 ＝
狆

ｖ

狆－狆

ｖ

（７）

而饱和水蒸气分压 狆

ｖ
与温度狋 服从 Ａｎｔｏｉｎｅ

方程［９］

狆

ｖ ＝

２

１５
ｅｘｐ１８．５９１６－

３９９１．１１

狋 ＋（ ）２３３．８４
（８）

式 （７）、式 （８）表达了两相流换热器内流体温度

与汽／气比的函数关系狋＝犳（犎，狆），气体总压

狆 （绝）为参变量，适用于常压与加压甲烷化反应

体系。从图４绘制的０．１５～３．００ＭＰａ总压范围内

狋犎 曲线簇，可以看出一定总压下，汽／气比超

过某个值后流体饱和温度随汽／气比变化很小，低于

该值则随汽／气比下降而急剧下降。利用该性质可以

优化两相流换热器设计，篇幅所限本文未予展开。

图４　狋犎曲线图 （压力范围０．１５～３．００ＭＰａ）

Ｆｉｇ．４　Ｄｉａｇｒａｍｏｆ狋
犎ｕｎｄｅｒ

ｐｒｅｓｓｕｒｅｏｆ０．１５—３．００ＭＰａ
　

２４　高汽／气比条件下的甲烷化催化反应

高浓度ＣＯ甲烷化催化剂性质及反应动力学问

题一直为国内外所关注。较为一致的本征动力学研

究结果表明［１０１１］，甲烷化反应速率不受产物含量

的影响。国内很关注甲烷化催化剂耐硫的性

质［１１１２］，国际上以Ｔｏｐｓｅ公司为代表长期开展高

温下催化剂微观结构改变带来的失活［１３１４］。水蒸

气含量，尤其高汽／气比操作条件对催化活性的影

响尚未见诸文献。为此建立了单管试验装置进行考

察［６］，单管反应器装载２．５Ｌ城市煤气甲烷化催化

剂［１５］，试验压力０．１５～０．２５ ＭＰａ，温度２５０～

５００℃，汽／气比２．０～３．０。检测反应器进出口气

体成分变化，根据反应器出口ＣＯ转化率宏观地考

察催化剂的反应活性。表２是单管试验连续运行

１５０ｈ初始和终了时刻的数据，初始和终了时刻

ＣＯ转化率分别为９０．０６％ （空速２０００ｈ－１）和

９６．１１％ （空速１０００ｈ－１），可见ＣＯ转化率没有下
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降趋势，并且随空速减小还有所上升，说明催化剂

对空速仍然敏感，反映出高汽／气比没有对反应活

性产生不利影响。

表２　运行１５０犺前后犆犗转化率随空速变化的数据

犜犪犫犾犲２　犆犗犮狅狀狏犲狉狊犻狅狀犮狅狉狉犲狊狆狅狀犱犻狀犵狋狅犮犺犪狀犵犲

狅犳狊狆犲犮犻犳犻犮狏狅犾狌犿犲犳犾狅狑狉犪狋犲犫犲犳狅狉犲犪狀犱

犪犳狋犲狉１５０犺狉狌狀狀犻狀犵

Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ
Ｉｎｌｅｔｃｏｎｔｅｎｔ

（ｃｏｎｓｔａｎｔ）／％（ｍｏｌ）

Ｏｕｔｌｅｔｃｏｎｔｅｎｔ／％（ｍｏｌ）

Ｂｅｇｉｎｎｉｎｇ① Ｅｎｄ②

ＣＯ ２．６８ ０．２８ ０．１１

Ｈ２ ８．１０ ０．８５ ０．３４

Ｈ２Ｏ ６８．７０ ７４．７０ ７５．１０

ＣＨ４ ７．６０ １０．６０ １０．７０

ＣＯ２ １１．００ １１．６０ １１．６０

Ｎ２ １．９０ １．９８ ２．００

ＣＯｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ／％ ９０．０６ ９６．１１

　　①Ｓｐｅｃｉｆｉｃｖｏｌｕｍｅｆｌｏｗｒａｔｅ：２０００ｈ－１；

②Ｓｐｅｃｉｆｉｃｖｏｌｕｍｅｆｌｏｗｒａｔｅ：１０００ｈ－１．

３　结　论

（１）基于对煤气甲烷化系统能量转化过程分

析，提出了回收低温余热，构成伴随反应介质加

热／冷却的蒸发冷凝蒸发载气循环代替机械压缩循

环的节能工艺，节约压缩功，缩短流程、减少设备。

（２）工艺计算表明，４０００ｋｍｏｌ·ｈ－１的蒸汽循

环载热两段绝热反应煤气甲烷化系统，蒸汽循环量

８８．８～１３２．８ｔ·ｈ
－１条件下，反应绝热温升３００～

４００℃，副产高压蒸汽３００～３２０ｔ·ｈ
－１。与机械压

缩循环甲烷化工艺相比，节约循环动力１２ＭＷ，

能量综合利用率和产值同步提高６％。

（３）通过蒸发／冷凝耦合的两相流换热器实现

蒸汽循环，从常压至３．００ＭＰａ的加压甲烷化系统，

均可回收２２０℃以下低位余热达到４．０的汽／气比，

载热能力满足两段绝热甲烷化催化反应工艺要求。

（４）高汽／气比条件下甲烷化催化反应单管试

验初步证明，催化剂具有稳定的反应活性，高汽／

气比没有产生不利影响。

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊

［１］　ＬｉＤａｓｈａｎｇ （李大尚）．Ｃｏｍｐｅｔｉｔｉｏｎａｎａｌｙｓｉｓｆｏｒｃｏａｌｂａｓｅｄ

ｓｙｎｔｈｅｔｉｃｎａｔｕｒａｌｇａｓ．犆狅犪犾犆犺犲犿犻犮犪犾犐狀犱狌狊狋狉狔 （煤化工），

２００７ （６）：１７

［２］　ＲｕｂｙＪ，ＫｒａｍｅｒＳ，ＨｏｂｂｓＲ，犲狋犪犾．Ｓｕｂｓｔｉｔｕｔｅｎａｔｕｒａｌｇａｓ

ｆｒｏｍ ｃｏａｌｃｏｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｊｅｃｔ—ａ ｓｔａｔｕｓ ｒｅｐｏｒｔ／／２３ｒｄ

ＡｎｎｕａｌＩｎｔｅｒｎａｔｉｏｎａｌＰｉｔｔｓｂｕｒｇｈＣｏａｌＣｏｎｆｅｒｅｎｃｅ，ＰＣＣ—

ＣｏａｌＥｎｅｒｇｙ，ＥｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔａｎｄＳｕｓｔａｉｎａｂｌｅＤｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔ．

Ｐｉｔｔｓｂｕｒｇｈ，２００６

［３］　ＨａｌｄｏｒＴｏｐｓｅ．Ｆｒｏｍｃｏａｌｔｏｓｕｂｓｔｉｔｕｔｅｎａｔｕｒａｌｇａｓｕｓｉｎｇ

ＴＲＥＭＰＴＭ ＨＡＬＤＯＲＴＯＰＳＥｒｅｃｙｃｌｅｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓ

［ＥＢ／ＯＬ］．［２００９０３２８］．ｈｔｔｐ：／／ｗｗｗ．ｔｏｐｓｏｅ．ｃｏｍ

［４］　ＷａｎｇＭｉｎｇｈｕａ （王明华），ＬｉＺｈｅｎｇ （李政），ＭａＬｉｎｗｅｉ

（麻林巍）．Ｔｅｃｈｎｉｃａｌａｎｄｅｃｏｎｏｍｉｃａｎａｌｙｓｉｓｏｎｐｉｔｈｅａｄｃｏａｌ

ｔｏｓｕｂｓｔｉｔｕｔｅｎａｔｕｒａｌｇａｓｓｙｓｔｅｍａｎｄｉｔｓｄｅｖｅｌｏｐｉｎｇｒｏｕｔｅｉｎ

Ｃｈｉｎａ．犕狅犱犲狉狀犆犺犲犿犻犮犪犾犐狀犱狌狊狋狉狔 （现代化工），２００８，２８

（３）：１３１６

［５］　ＢｉＪｉａｌｉ（毕家立）．Ｃｈｉｎａｗｉｌｌｂｅｇｉｎｉｔｓｆｉｒｓｔｎａｔｕｒａｌｇａｓ

ｍａｄｅｏｆｃｏａｌｐｒｏｊｅｃｔ．犆狅犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （煤炭工程），２００８

（１１）：１０６

［６］　ＸｉａＳｕｌａｎ （夏素兰），ＷａｎｇＪｉａｎｇｐｉｎｇ （王江平），Ｚｈｕ

Ｊｉａｈｕａ（朱家骅），ＺｈｏｕＹｏｎｇ （周勇），ＸｉａＤａｉｋｕａｎ （夏代

宽）．Ｓｔｕｄｙ ｏｎｔｈｅｓｔｅａｍｊｅｔｔｉｎｇｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓｏｆ

ｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎｏｆｃｉｔｙｇａｓ．犖犪狋狌狉犪犾犌犪狊犆犺犲犿犻犮犪犾犐狀犱狌狊狋狉狔

（天然气化工），２０００，２５ （３）：２９３２

［７］　ＷｕＬｉａｎｄｉ （吴 连 弟），Ｃｈｅｎ Ｘｉｎｇｄａ （陈 幸 达），Ｗａｎｇ

Ｗｅｎｍｉｎｇ （王文明），ＷａｎｇＬüｆａｎｇ （王绿芳）．Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

ａｎｄｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｔｕｂｅａｐｐｌｙｒｅａｃｔｏｒａｎｄｅｘｔｅｒｎａｌｒｅｃｙｃｌｅ

ｒｅａｃｔｏｒｆｏｒｔｏｗｎｇａｓｍｅｔｈａｎａｔｉｏｎ．犆狅犪犾犆狅狀狏犲狉狊犻狅狀（煤炭转

化），２００６，２９ （２）：７０７５

［８］　Ｔｈｅ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｄｅｓｉｇｎｉｎｇ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ ｏｆ Ｍｉｎｉｓｔｒｙ ｏｆ

ＰｅｔｒｏｃｈｅｍｉｓｔｒｙＩｎｄｕｓｔｒｙ （石油化学工业部化工设计院）．
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