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    摘要：随着我国氨厂采用甲醇甲烷化替代铜洗技术的增多，以前有异议的高压甲醇甲烷化工艺逐渐被人

们认识和采用。特别是在同样的氨醇产量下，甲醇甲烷化装置的投资要比其他方法低得多。本文对该技术的

开发、工厂应用和有关技术进行了讨论。 

 

1. 技术背景 

因 CO、CO2、O2等是氨合成催化剂的毒

物，生产中一般要求将氨合成原料气 CO等含

氧化合物总量脱除至<10ppm。脱除的方法主

要有铜氨液洗涤法（铜洗法）、液氮洗涤法和

甲烷化法。甲烷化净化方法与铜洗、液氮洗法

相比，具有流程简单、投资省、运行费用低和

对环境基本无污染等优点
〔1〕
。 

传统的甲烷化法精制原料气采用低变—甲

烷化工艺。不足之处是所需设备体积大，低变

出口 CO 含量要求低，变换耗汽高。降低变换

耗汽又将增加 CH4气体生成量， H2耗量增大、

造成吨氨原料气耗及放空气量增大等问题。 

联醇工艺工业化后，长达 20多年的生产

中均与铜洗工艺相配套。在多年的联醇工艺操

作中发现，当入甲醇合成塔的气体中 CO体积

分数为 2~3%、CO2~0.5%时，醇后气中 CO与

CO2总量≤0.5%，这样可以达到使甲烷化工艺

减少 H2损失、降低 CH4生成量的目的。为此，

联醇配甲烷化工艺是较为优化的组合，由此提

出了双甲工艺。1992 年，国内第一套以净化

精制原料气为主的工业化双甲工艺在湖南衡

阳氮肥厂建成并试车成功，这为双甲工艺的后

来发展奠定了基础
〔2〕。 

随着国内甲醇需求量的增加，可控制醇氨

比的双甲(实为“三甲”)工艺被提出，即采用

两甲醇化塔串联—甲烷化工艺流程。第一套甲

醇塔以产醇为主，第二套甲醇塔及甲烷化塔仍

用于净化，甲醇产量可提高，但装置整体投资

较大，设备利用率不高。为降低设备投资，我

公司提出等高压甲醇甲烷化技术，采用一套

甲醇塔和一套甲烷化塔实现多产甲醇和原料

气精制的双重目的。该技术 92年申请了国家

发明专利，是目前高压甲醇甲烷化唯一受到保

护的国家发明专利。
〔3〕 

2. 等高压甲醇甲烷化流程及特点 

脱碳气经精脱硫使总硫含量＜0.1ppm，

然后压缩到与氨合成同等压力后，将气体中

的 CO、CO2转换为甲醇，再经过甲烷化塔将

气体中的 CO+CO2降到＜10ppm，流程框图见

图 1。该工艺特点：

 

 

 

 
图 1 等高压甲醇甲烷化流程图 
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(1) CO 单程转化率高。甲醇和甲烷化反

应是体积缩小反应，提高压力有利于提高 CO

转化率。CO在中压 12~15MPa下单程转化率

为 70~80%，在高压下可达到 95％以上。 

(2)触媒空时产率高。合成反应压力与甲

醇产量之间的关系式为 R=0.05P2（R－单位数

量催化剂得到的甲醇量，g/Lcat·h；P－合成

反应压力，×105）
〔4〕，同等甲醇生产能力下，

高压反应所需的触媒装量比中压要少。 

(3)有利于甲醇、水分离， CO+CO2出口

含量低。提高压力有利于甲醇、水的分离和

CO2在水中溶解，因而降低了醇分和甲烷化水

分气相出口中 CO+CO2 的含量。循环气中醇

含量的降低，可减少副产物生成。  

(4)设备投资省。中压双甲受 CO 转化率

限制，为达到气体进甲烷化的要求，需配置 2

套甲醇塔，后甲醇塔采取低空速、低 CO浓度。

以年产 10 万吨总氨，3 万吨甲醇为例，采用

中压双甲和等高压甲醇甲烷化工艺的主要设

备分别见表 1。从表中可看出：采用等高压甲

醇甲烷化工艺投资比中压省 1/3～1/2。 

(5)醇氨比调节幅度大。10 万吨总氨规模

的化肥厂采用等高压甲醇甲烷化工艺，醇氨比

可达 0.25～0.4。 

(6)生产操作稳定。采用 JW均温型内件，

通过计算机模拟软件实现对反应器的优化，使

反应热及时移出塔外，保证了等高压双甲的稳

定运行。 

(7)工程建设周期短。国内现有的中小型

合成氨厂经过多年的发展，淘汰下一部分高压

合成装置，利用其完全可实现等高压甲醇甲烷

化的改造，不仅设备投资不大，而且建周期非

常短。 

3.等高压甲醇甲烷化技术的应用 

目前，我公司等高压甲醇甲烷化技术已分

别在四川科达、浙江江山和山西临猗成功投

运，其中包括在合成氨厂原有的中压联醇装置

后串高压甲醇甲烷化取代铜洗流程。 

(1)1998 年，本技术首先在四川科达化工

表 1   

中压甲醇甲烷化主要设备表 等高压甲醇甲烷化主要设备表 

设备名称 设备规格 数量 设备名称 设备规格 5 数量 
油分 Ф800 2 油分 Ф800 1 

甲醇塔 Ф1200 Vcat10m3 2 甲醇塔 Ф1000均温型 1 
甲烷化塔 Ф1000 Vcat6.5m3 1 甲烷化塔 Ф800均温型 1 

醇分 Ф800 2 醇分 Ф800 1 

水分 Ф800 1 水分 Ф600 1 
醇预热器 Ф800 2 烷化预热器 Ф600 1 

烷化预热器 Ф800 1 循环机 DZW-2.8/285-320 2 

循环机 DZW12-4/115-135 3    
设备投资～1400万元。 设备投资～850万元。 



总厂应用。该厂合成氨能力 3.5万吨/年，联产

甲醇 0.5～1 万吨，总投资 330 万元。主要设

备规格见表 2。 

换气生产后，压缩机全部气量一次性通过

甲醇甲烷化系统，系统压力 21.5～22MPa，甲

醇塔进塔气 CO 2～4％，出甲醇塔气体

CO+CO2 约 0.03%，出甲烷化塔气体中

CO+CO2＜10ppm，直接送入氨合成系统。〔3〕 

 (2)浙江江山化工股份公司原氨合成原

料气采用的是中压联醇串铜洗工艺。2002年，

利用我公司专利技术对其铜洗进行改造，在原

中压联醇后串Ф600 系列的等高压甲醇甲烷

化，处理气量 14000Nm3/h，CO 2～4％，中压

联醇、高压甲醇均不开循环机和电炉。高压甲

醇塔进口气体 CO<2.0％，出口＜0.1％，高压

甲烷化出口气体 CO＋CO2＜10ppm。〔5〕 

 (3) 2003 年，山西丰喜集团临猗二分厂

采用我公司技术投运成功。主要设备见表 3。       

该套装置设计处理气量 30000Nm3/h，CO 

2.5～3.5％，CO2＜0.6％，操作压力 32MPa。

投入生产时只开单塔运行，气量 26700Nm3/h，

CO～3％，CO2 0.5～0.6％，甲烷化塔进口气

体 CO 0.1％，CO20.2％，出甲烷化塔气体 CO

＋CO2＜10×10－6，日产甲醇 36～42吨，超过

了设计能力。
〔6〕 

最近又一套等高压甲醇甲烷化装置在宁

波四明化工有限公司顺利投产，浙江绍兴化肥

厂的等高压甲醇甲烷化装置也将于近期投运。 

4.等高压甲醇甲烷化技术讨论 

等高压甲醇甲烷化工艺是在联醇和甲烷

化技术基础上发展的新技术，以下对用户关心

的几个问题作出说明，特别是与中压双甲的比

较： 

(1)高压合成能耗 

高压法仅生成甲醇的这部分气体压缩功

比中压法增加了，但高压下气体体积小，循环

功又比中压法有所降低。综合比较，采用等高

压双甲在能耗上并不比中压法高很多。 

对于合成氨能力在 6 万吨以下的小氮肥

厂，采用等高压甲醇甲烷化工艺生产 1～2万

吨甲醇，压缩功增加并不大，但投资与中压相

比具明显优势，且工艺流程简单，建设周期短。 

6万吨以上氨能力的中型氮肥厂，建议采

用类似浙江江山的工艺流程，即首先在中压下

生产部分甲醇，然后将合成气压缩至氨合成压

力，进行等高压甲醇甲烷化反应，以降低压缩

功耗。该流程与中压法相比，虽也增加一套甲

醇塔，但甲醇塔规格小、设备投资省。更为主

要的是：由于高压甲醇塔 CO转化率高， 因而

表 2 科达化工等高压甲醇甲烷化设备表 

设备名称 设备规格 数量 

油分 Ф500 1 
甲醇合成塔 Ф600均温型Vcat1.5m3 1 
甲烷化塔 Ф600均温型Vcat1.5m3 1 

醇分 Ф600 1 

水分 Ф500 1 

表 3 临猗二分厂等高压甲醇甲烷化设备表 

设备名称 设备规格 数量 

油分 Ф600 2 
甲醇合成塔 Ф800均温型Vcat3.3m3 2 

甲烷化塔 Ф800均温型Vcat3.4m3 1 

醇分 Ф600 2 

水分 Ф600 1 
醇烷预热器 Ф500 3 



中压合成后的醇分离气 CO+CO2与中压双甲第

一套甲醇塔出口相比可适当放宽，在提高甲醇

产量的同时，更能保证进氨合成原料气 CO+CO2

总量不超标。 

(2) 高压甲醇合成副产物 

有人认为高压下生成的粗甲醇副产物较

中压下多，增加了甲醇精馏的能耗，但无生产

数据证实。 

实际上甲醇合成反应的同时，都伴随着一

些副反应，其大部分也向着体积缩小的方向进

行，但缩小的比例大多不如生成甲醇反应大

〔5〕
。另外，副产物的生成主要与催化剂、反应

温度有关。过高的反应温度对粗甲醇质量是不

利的，这就是为什么铜基甲醇催化剂即使到使

用后期温度也不能超过 300℃。
〔4〕
在实际生产

过程中，我们均温型高压甲醇塔在触媒使用后

期温度最高控制在 280℃。 

(3)单台甲醇塔的甲醇甲烷化系统平稳运行 

在我们与客户进行技术交流时，有客户提

出如果等高压甲醇甲烷化装置中只配一台甲

醇塔时，因甲醇催化剂使用寿命较甲烷化、氨

合成催化剂短得多，在甲醇塔更换、还原催化

剂时，甲烷化、氨合成是否只能停车等待。我

们的答案是否定的。 

目前合成氨厂普遍采用的变换工艺不外

乎中变串低变或中、低、低工艺流程，而脱碳

以变压吸附新技术为主，多氨法（MDEA）、

改良热钾碱法并存。在《小合成氨厂工艺技术

与设计手册》中指出在 Cu-Zn 系低变催化的

三催化剂净化工艺中，气体绝大部分 CO2 被

脱除，只要进入低变催化剂的气体中汽气比在

0.15以上，低变炉出口中 CO含量就可以降至

0.2％以下；在 Co－Mo 系宽温催化剂的三催

化剂净化工艺中，由于大量的 CO2未被脱除，

控制汽气比大于 0.7，温度小于 190℃就能控

制出口气体 CO小于 0.2％。采用变压吸附进

行脱碳可以控制 CO2＜0.5％以下，而多胺法

脱碳工艺对 CO2的净化度可以达到 0.01～0.2

％，改良热钾碱法也可以达到 0.1％以下〔7〕。

所以在等高压甲醇甲烷化装置中设置一台高

压甲醇塔是可行的，也是可靠的。在对高压甲

醇塔进行更换、还原催化剂时只要稳定控制变

换、脱碳工艺指标，气体是可以满足直接进甲

烷化的要求的。 

5.关于甲烷化塔的热平衡 

由于甲醇化出口 CO+CO2含量仅~0.1%，甲

烷化塔内的床层总温升~10℃，而生产过程水

冷器热量损失就达 30～40℃，因而甲烷化反

应需外供热量。有些文章称甲烷塔可 “完全

自热”是不科学的，所谓“自热”是指利用自

身反应热维持合成塔热量平衡，借用外部热量

(包括氨合成系统内)也不能称为 “自热”或

“全自热”。 

甲烷化反应所需外热可通过高温工艺气

体（变换气、氨合成气等）、蒸汽或电加热器

等几种形式提供。当初我们对江山化工股份公

司的采用上述几种方案进行了比较，最终确定

采用电炉取热，其原因主要有三： 

（1）设备投资省，安全隐患降低。采用变换

热气或合成氨出塔气加热甲烷化入塔气，需增

加一台高压换热设备。同时，合成氨具有高温、

高压、易燃易爆特点，管道、设备连接点的增



加，使安全隐患也相应增加。 

（2）流程较长、阻力增加。 

（3）设备运行可靠性降低。因甲烷化装置在

高温高压高氢下操作，而且外部供热是最后一

级换热设备。如采用变换气加热甲烷化气体，

正常生产时变换气温度～450℃，压力～

0.8MPa，而甲烷化经加热后将从＞200℃升

到～270℃，压力～30MPa。在这样苛刻的条件

下，一方面设备投资大，另一方面设备可靠性

将受到高温、高压差、高氢威胁。同样采用氨

合成出塔气加热甲烷化气体，当甲烷化触媒在

升温还原时，氨合成停车，造成无热可供，正

常生产时设备安全存在隐患。 

（4)采用电炉加热优点：设备结构紧凑、投资

费用低，操作简便，安全隔离。 

   综合以上几点，在甲烷化塔内设置电炉加

热甲烷化气体是最简便、最安全的方案。经过

在江山化工股份公司的实际运行数据来看，吨

氨耗电～15KWh，达到预期效果。 
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