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摘 要

作为传统基础化工原料的典型代表，甲醇在化学工业中具有重要的战略意义。在全球石油价格持续上涨及下游

应用领域不断拓展的背景下，其衍生产品已成为市场关注的核心议题。受需求快速增长的推动，甲醇产业正加速进

入规模化发展阶段。为实现资源利用效率的最大化，国内已建成一批年产万吨级的煤炭制备甲醇项目并投入使用，

这充分体现了行业对技术创新与产业升级的高度重视。

本研究聚焦甲醇的物理化学性质、应用领域及现有生产技术，系统梳理煤制甲醇的核心工艺，并借助数学建模

手段精确评估原料需求、能量转化效率及装置规模等关键参数。鉴于甲醇合成反应属典型的可逆放热过程，优化操

作条件对提高主产物收率、抑制副产物生成以及提升产品质量具有重要影响。研究表明，在低压环境下运行不仅可

显著降低能耗，还能有效增强设备运行稳定性，因此确立低压法为优选技术路线。同时，本研究着重从源头控制出

发，强化对废气、废水和固体废弃物的治理措施，推动资源循环利用，力求实现节能减排的目标，助力构建绿色环

保型甲醇制造体系。

关键词：甲醇；低压法；合成工段；精制工段
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ABSTRACT

Methanol is an older primary chemical feedstock and one of the many products of the industrial

chemical industry. At the same time, with the rise in oil prices and the expansion of methanol's

applications, there is now growing interest in using methanol and related substances. Driven by

changes in the market and the development of methanol and its derivatives, the era of manufacturing

expansion has begun to dawn. To meet the requirements of the development of the methanol economy

and the construction of the 100,000-tonne-per-year coal-to-methanol production base.

The main idea of this design is to study the characteristics and applications of methanol, its

production conditions and technology; then, based on the coal-based methanol synthesis path, raw

material consumption, energy requirements and equipment for the synthesis unit will be determined.

Methanol synthesis is a reversible exothermic reaction, so to improve both the yield of methanol

and the selectivity to avoid side reactions, we can increase the efficiency of raw material use and

product quality. In addition, since it is a low-pressure process, less power is needed, and the

equipment is simpler to build; therefore, it has been decided to use a low-pressure synthesis

strategy. At the same time, strict discharge management of by-products will be introduced to enable

full utilisation of them, recovery of energy from residual heat, safe and high-efficiency

environmental protection for industrial production, etc.

Keywords: methanol; low pressure method; synthesis process; refining p
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1 综述

1.1 甲醇的性质

1.1.1 甲醇的物理性质

作为一元醇类化合物中最基础的一种，甲醇的分子式可表示为CH�OH。在标准条件下，其呈现无色透明液体特

征，具有典型的醇类气味，属典型易燃与高挥发性物质。该化合物的相对分子质量约为32.04，密度低于纯水（约

0.792 g/cm³），熔点为-97.8℃，沸点为64.5℃。其蒸汽密度略高于空气，约为1.11倍；饱和蒸气压随温度升高而

增加，在21.2℃时达13.33 kPa（即100 mmHg）。从安全性角度看，甲醇蒸汽的爆炸极限范围较广，通常介于

6.0%~36.5%（按体积分数计算）。甲醇与水及其他极性溶剂如乙醇、苯及其衍生物和酮类能够完全混溶，但不易与

其他非极性脂肪烃相互作用。当接触高温环境或暴露于氧化性气体时，易引发剧烈燃烧反应，生成CO�和H�O，并

伴随大量热能释放，火焰呈蓝白色，难以直接观察。基于这一特性，使用过程中需避免强光源照射以确保安全。

1.1.2 甲醇的化学性质

作为一种含有羟基官能团的饱和一元醇，甲醇表现出显著的化学反应性，其性质与同类化合物相类似。通过多

元化的化学转化途径，能够生成多样化的目标产物。

作为工业生产中的关键基础有机原料，甲醇因其在多种化工产品制造中的核心地位而备受关注。通过氧化反应

可生成甲醛和甲酸，经羰基化工艺则能转化为醋酸，并可通过酯化过程实现不同种类酯类物质的合成；其衍生产物

包括碳酸二甲酯以及广泛应用于汽油调合的甲基叔丁基醚（MTBE）。自20世纪80年代起，在全球经济持续增长与环

保政策趋严的双重驱动下，无铅汽油市场需求不断攀升。为替代传统含铅汽油中的三乙基铅添加剂，MTBE迅速成为

主流选择，这一转变不仅加速了全球甲醇行业的蓬勃发展，也显著提升了其产能与市场规模。

表1.1 我国人口与能源在世界上所占的比例（％）

人口 煤储存量 石油储存量 天然气储存量

21 45.7 1.8 0.7

表1.1的数据揭示，我国能源结构呈现出煤炭占据主导地位、石油与天然气储量相对匮乏的特征。这一格局凸显

出能源供应状况对经济社会可持续发展构成的重要制约因素。学术界普遍认为，构建石油替代型新能源体系需着重

考虑两个核心维度：一是评估资源潜在储量及其开发的技术可行性；二是全面分析开发利用项目的经济效率与成本

收益平衡性。基于国内已知资源分布现状，煤炭因其储量丰富且开采技术较为成熟，在常规能源替代领域展现出显

著的竞争优势。
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在全球能源供应紧张的背景下，"煤炭液化技术"和"煤基车用燃料生产"分别作为替代传统石油资源的重要途径。

前者旨在通过技术创新将煤炭蕴含的能量转化为可供商业使用的油品；后者则致力于研发以煤炭为原料制备的多种

车载燃料，以满足交通运输领域的能源需求。

甲醇分子含有羟基与甲基两种关键功能团，其中羟基赋予其典型的醇类化学属性，而甲基则使其表现出显著的

亲核性，易于参与多种有机取代反应。该分子展现出丰富的化学活性和多样性反应能力，在工业生产中扮演着重要

角色。

1.2 甲醇的用途

一、作为基本化工原料

作为基础化工原料，甲醇具有广泛的应用前景。其经深度加工后可产生逾百种初级产品，并进一步延伸至数千

种关键有机化合物，涵盖30余种核心衍生物。在各类化学转化过程中，羰基化反应合成的醋酸因显著的经济优势而

成为主流产物之一。以纤维素为原料并通过醋酸参与反应，则能够制备出高附加值的二醋酸和三醋酸等特殊化学品。

数据显示，全球甲醇市场中，约7%的消费量用于生产醋酸及相关衍生物。随着涂料、粘合剂及纺织品行业的发展，

醇类、酯类及其衍生产品的市场需求呈现稳步增长趋势，在某些领域已接近饱和水平。

二、作为新一代的燃料

作为关键化工原料，甲醇因其独特的物理化学性质，在能源领域展现出重要应用价值。其与异丁烯反应生成的

甲基叔丁基醚（MTBE）既是优质的汽油添加剂，也可用于溶剂制品生产。研究表明，将适量甲醇混配于汽油中形成

M15调和油品后，不仅能满足车辆使用要求，还开辟了替代传统化石燃料的新路径。采用甲醇催化转化制备烯烃或

丙烯的技术路线，有效缓解了全球石化资源供需矛盾。而基于甲醇合成二甲醚的研究成果表明，该方法具有环保友

好、成本低廉且功能多样等优点，在化工、医药、农药、染料及涂料等行业得到了广泛应用，并因易液化并具备优

良燃烧性能而在现代能源体系中占据重要地位。

三、作为精细化工、高分子化工的原料

一方面，利用甲醇为原料制备的聚甲醛（POM）凭借其出色的性能特点，在工程塑料领域占据重要地位；另一方

面，通过直接催化转化甲醇生成烯烃的技术，如MTP与MTO工艺，已成功实现工业化运行，这不仅增强了甲醇在现代

石化产业的战略价值，还显著扩展了其在下游应用中的多样化功能。

四、生产单细胞蛋白（甲醇蛋白）

甲醇蛋白质是一种利用微生物发酵技术，以甲醇为原料制备的新型生物制品，因其独特的物理化学性能而被学

术界定义为"第二代单细胞蛋白"。相较于传统天然蛋白质来源（如鱼粉、豆粕等），该产品在营养价值方面具有显

著优势：其粗蛋白含量明显高于常规饲料原料，并且氨基酸种类更为齐全多样，同时富含矿物质和维生素等多种微

量营养素。这些特点使其能够有效替代多种传统饲料添加剂的功能，包括鱼粉、大豆及其制品、骨粉以及肉类和乳

制品衍生物等。基于高效转化率、快速代谢特性及较低生产成本的优势，甲醇蛋白质在动物育种领域展现出广阔的

应用前景和发展空间，有望推动相关产业的技术革新与优化升级。

作为一种兼具高效能与环保特性的新型清洁能源载体，甲醇在现代能源结构转型中具有重要战略意义。在全球

石油储备日趋紧张且环境保护要求日益严格的背景下，甲醇替代传统化石燃料的研究逐渐受到国际学术界和产业界

的广泛关注。在中国特定区域，甲醇与汽油的混用技术以及纯甲醇动力系统的应用正逐步实现商业化普及。同时，

依托甲醇生产二甲醚的关键技术研发已被纳入国家科技创新规划的核心层面，这一举措既拓展了我国甲醇行业的创

新发展空间，也为相关产业的可持续发展提供了有力支撑。
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1.3 国内外甲醇的生产现状

1.3.1 国外甲醇的生产现状

自1920年合成气制备甲醇技术首次应用于工业生产以来，全球甲醇产业历经快速发展，并在近二十年内呈现出

显著的空间结构重组与生产能力扩张态势。此阶段，甲醇产业发展与天然气行业紧密相连，多数新增产能集中于天

然气资源丰富且市场潜力突出的区域，从而推动美国、欧洲及亚洲多个国家的国际贸易规模持续扩大。受经济因素

制约，部分传统甲醇生产国因设备老化或成本压力逐渐缩减产能或关闭工厂，转而依赖进口满足国内需求。曾经主

导全球甲醇市场的日本和韩国已逐步退出本土工业化生产进程。若现有趋势延续，未来或将有更多国家从出口导向

型经济体转变为依赖进口的消费国。目前，甲醇已实现全球化分布，在北美、拉丁美洲、中东地区、东亚、东欧、

西欧、大洋洲以及非洲等主要经济体均有广泛使用。根据统计数据显示，截至当前，美国在全球甲醇总产能中约占

四成份额，已成为世界上最大的甲醇生产基地之一。

1.3.2 国内甲醇的生产现状

自20世纪60年代中国开启甲醇产业建设以来，早在1950年代便已建立若干小型甲醇生产设备制造工厂。通过系

统性分析可知，中国的甲醇产业历经数个重要发展阶段得以持续壮大。

自20世纪50年代国民经济快速推进以来，甲醇市场需求显著增加。为适应国家战略部署，政府部门陆续建设了

一批规模较小的甲醇生产设备，并联合科研机构对甲醇制备工艺进行了系统的理论与实践研究。

自1960年以来，伴随山西太原和东北地区吉林等地大型化工基地的陆续建设，相关区域逐步发展出以煤炭为原

料生产甲醇或利用焦炉煤气制备化学品的规模化工业企业集群。这些企业的产能规模主要集中在2万至5万吨/年区

间，体现了较强的产业聚集效应与规模经济特征。

自20世纪60年代以来，依托煤炭资源的中小型氨制备设备产业迅速发展。由于合成氨与甲醇生产工艺具有高度

相似性，该时期催生了多种不同规模的联合甲醇装置，涵盖产能为2000-3000吨、30000吨及10000吨等多种类型的

新建项目。这些新增产能有效缓解了当时国内甲醇供应短缺的局面，并对相关产业布局产生了深远影响。

20世纪70至80年代，全国甲醇工业迎来快速发展时期。四川省及山东省的齐鲁石化相继引进先进设备，并建成

当时国内产能最大的甲醇生产线，设计年产量均达到10万吨级。这一阶段低压法工艺的应用，对提升我国甲醇产业

的整体技术水平产生了重要影响。在此期间，通过借鉴国外技术经验，我国自主研发能力得到显著增强，本土甲醇

制造技术实现了质的飞跃与发展。

自20世纪80年代末起，中国甲醇产业历经近四十年的发展，总产能实现翻番增长，单套装置的最大年产能已突

破至18万吨。这一时期内，工艺技术及生产效率均取得了显著进步。

截至2003年，中国甲醇产业已实现约430万吨/年的总产能布局，但实际年产量仅达298.9万吨。这种产能与产量

间的巨大差距，主要归因于当时国内甲醇行业广泛存在规模偏小且技术落后的中小企业。这些企业在能耗水平、生

产效率及市场适应能力等方面均表现欠佳。在同年中国正式加入世界贸易组织（WTO）后，预计一批无法满足国际

化规范的小型企业将逐步退出市场竞争。

1.3.3 现今甲醇的生产现状

在全球甲醇产业蓬勃发展的背景下，我国已成为国际甲醇市场的核心参与方。与欧美国家主要依赖天然气为原 

料制备甲醇不同，我国则将煤炭作为主要资源用于甲醇生产。目前，以煤炭为原料制备合成气的技术已达到国际化 

商用标准，并广泛应用于主流工艺中，如鲁奇固定床加压气化、水煤气法制备和壳牌湿式氧化法等。在这些技术中 

，气流床气化工艺因其先进的技术水平、高效的能量转换效率、卓越的环境适应性及较高的碳转化率，在现代化工



9

领域展现出显著的技术优势和应用潜力。

目前，全球新建的甲醇生产设施多倾向于采用低压运行模式。英国ICL公司、丹麦Topsøe公司、德国鲁奇（

Lurgi）公司及日本三菱公司等企业，均致力于对传统低压甲醇工艺进行持续的技术优化与性能提升。据相关数据

统计，目前全球约50%的甲醇装置采用了ICI公司的甲醇合成专利技术，而鲁奇（Lurgi）工艺则在市场中的应用份

额接近30%，二者共同构成了国际上主流的甲醇制备技术体系。

据调研数据表明，截至2017年，全球甲醇总产能已突破1.54亿吨，年均增长率为0.12%；其中，燃料用途的甲醇

产量达1.04亿吨，同比增长4.1%。在此期间，中国作为全球最大的甲醇生产国，其产能占全球份额的比例高达

59.3%，且近二十年来的新增产能主要依靠国内产业扩张实现。数据显示，当年全球甲醇综合开工率升至67.8%，较

前一年提高约3个百分点。北美地区页岩气技术革命带动区域化工产业升级，而我国则加快煤炭基化工的战略部署。

若这一发展趋势继续延续，预计到2020年前，中美两国将新增大量甲醇生产能力，从而推动全球甲醇总产能突破

1.78亿吨/年的规模。

目前，全球甲醇及其衍生物的市场需求呈现出显著的空间集聚特征。东北亚地区与北美市场共同构成了最主要

的消费中心，分别占全球总消费量的59.9%和9.4%。自2018年以来，甲醇下游产品中，甲醛在甲基叔丁基醚（MTBE）

中的份额占比达22.2%，而MTBE的整体比例约为8.7%，显示出其在整体消费结构中的相对次要地位。在此期间，MTO

工艺已成为驱动全球甲醇需求增长的核心因素之一。通过深入分析可以发现，以中国为代表的东北亚市场正经历甲

醇消费模式的重大转型，其中以MTO为代表的新型应用领域逐渐占据重要地位，并呈现稳步上升的趋势。这一变化

深刻体现了全球经济格局对传统化工产业链的影响与发展动态。

1.4 甲醇的生产方法

甲醇合成的主反应是: CO+2H2→CH3OH

在甲醇生产过程中，依据反应系统的压力条件差异，传统工艺通常被划分为高压法、中压法以及低压法三种类

型。随着甲醇合成催化剂性能的持续优化与创新突破，研究人员逐步将研究重点转移至低压和中压条件下工艺改进

的技术路径。

高压法作为一种经典的甲醇制备技术，其核心特征体现在压力区间（19.6-29.4 MPa）内的化学反应过程。该工

艺借助锌铬催化剂实现催化转化，通常将反应温度控制在360-400℃范围内，并通过高压力条件确保高效的产品生

成。近年来，随着脱硫技术的进步，铜基催化剂因表现出优异的催化性能而逐渐替代传统的锌铬催化剂，这一转变

不仅优化了反应体系的性能参数，还大幅提高了产物的选择性和收率。尽管高压法自上世纪中期问世以来已被广泛

应用，但受原料利用率较低、能耗较高等因素影响，加之初期建设成本与运行费用居高不下，其工业应用仍面临诸

多挑战。

在甲醇工业领域，中压工艺因其显著的技术优势而成为主流应用方式（操作压力范围为9.8～19.6 MPa）。目前

，部分串联型生产装置的日产能已突破2000吨。若改用低压法替代传统的中压工艺，则需要构建更加复杂且成本高

昂的系统，并增加设备投资规模。在此背景下，研发一种结合低压法特性并适度提升合成压力的新一代中压技术具

有重要的实践意义。该技术继续采用高压法中的高效铜基催化剂体系，并将运行参数接近低压法的标准，同时保留

其特有的技术特点。然而，随着压力的升高，能耗问题愈发突出，成为制约其发展的主要瓶颈之一。当前，全球范

围内绝大多数新的甲醇项目建设均选择低压或改良型中压工艺方案。

低压法合成甲醇工艺（操作压力区间为5.0～9.8 MPa）源于英国ICI公司在20世纪60年代末期的成功研发。该方

法以高活性Cu基催化剂为核心组分，相较于传统Zn-Cr型催化剂，在催化效率方面具有显著优势。通过精准调控反
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应条件，可在较低的压力环境下实现高效、选择性的甲醇制备过程，同时大幅减少副产物生成，并对提升产品质量

与优化原料利用率产生积极促进作用。与高压法相比，该技术不仅能耗显著降低，还简化了生产工艺流程，减少了

设备需求并降低了初期投资成本，展现出优异的技术经济性特点。

（4）中国独创的联合甲醇技术

国内学者对联合甲醇法制备技术的研究主要聚焦于中压工艺技术的应用与优化。该方法的本质在于将甲醇合成

反应与传统氨生产工艺进行有机融合，形成一体化生产体系[6]。其关键技术突破集中体现在创新性的气体净化及

反应调控策略：在常规氨合成装置中，于铜洗塔第五级出口与入口之间增设专门的甲醇合成模块，包括甲醇合成反

应器、循环系统、换热设备、分离装置及相关辅助设施。此装置接收经铜洗过程处理的一氧化碳（CO）和二氧化碳

（CO�）混合气体，并通过添加氢气促进其转化为目标产物——甲醇。经过改造后的铜洗段排放尾气中的CO浓度大

幅降低，显著减少了后续处理负荷，同时保持了稳定的CO浓度范围。原本计划排放的部分CO被重新引入反应流程，

作为潜在的催化活性成分，从而降低了能耗并提升了整体运行效率。统计数据显示，在全球甲醇产能中，采用中低

压工艺的技术占比已超过80%，而高压工艺则呈现明显不足的状态。

基于对多种制备工艺性能特点的系统评估与权衡分析，本研究最终确定选用低压法作为甲醇合成的实现路径。

1.5 甲醇的生产工艺流程

图1.1 显示了煤制甲醇的完整工艺流程。以煤炭为原料，经过储存、预处理（如制备水煤浆）后进入气化反应

阶段，通过氧化供氧生成含有CO等主要成分的一氧化碳气体。该气体随后转移至变换装置进行转化处理，在此过程

中同时实现热量回收，并对变换气进行脱硫与脱碳净化操作。净化后的气体经压缩升压后输送到甲醇合成装置，生

成初级甲醇产物；在碱性介质催化作用下开展精馏分离工序，最终获得高纯度的成品甲醇产品。

图1.1 甲醇的生产工艺流程框图

1.6 原料气制备

1.6.1 煤的选用

本研究以无烟煤作为原料对象，基于对材料属性的系统分析与评估结果，构建了相应的煤气化工艺方案。详细

的组分数据信息详见后续表单说明部分。

表1.2无烟煤的元素组成（质量分数）%

成分 水分 挥发分 灰分 碳 氢 氧 氮 硫 总计

含量 2.80 6.75 8.16 91.3 1.89 4.40 0.63 0.89 116.82

1.6.2 气化工艺

该GSP气化工艺展现出显著的技术优势，其核心反应条件包含高温控制（1800～2200℃）与高压运行（3MPa），

相关化学反应可由以下公式表示：

(1)

(2)

(3)

该工艺因操作温度显著升高，从而大幅提高了碳转化效率。在运行过程中，步骤（2）与步骤（3）的化学反应

速率相对较慢，导致生成的气态混合物中CO含量较高、H�浓度偏低的现象更为明显。

1.6.3 变换阶段
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在煤气中CO浓度较高时，为了适应甲醇合成对原料气组成的要求，通常需要借助转化反应将部分CO转化为H�并

实现脱碳目的。研究表明，CO参与此转化反应的比例约为56%，其化学反应可表示为：CO + H�O � H� + CO�。

鉴于甲醇合成工艺对CO原料气品质有较高要求，只需将系统内甲醇含量调节至适宜区间，便可满足后续水热转

化的需求，从而避免了额外进行深度转化的必要性。

1.6.4 净化阶段

废气处理环节的核心在于酸性气体脱除工艺，重点涉及硫化氢（H�S）、一氧化碳（CO）及多种微量杂质的清

除。鉴于转化炉出口气体已发生复杂相态变化并伴随多组分反应，其系统设计需综合运用多种先进技术。目前主流

的净化方法主要包括四类：基于液体物理吸收的工艺、液体化学吸收技术、低温精馏法以及吸附分离工艺，这些方

法在本项目中均有应用部署。

1.6.5 合成阶段

经脱硫脱碳净化的合成气，在维持约5.6 MPa的压力下，与回收甲醇气体混合，并通过增压装置将系统压力调整

至6.5 MPa。在此条件下，采用CO、CO�、H�以及特定催化剂作为反应介质进行甲醇粗品的合成反应。

2 工艺计算

2.1 合成工段物料衡算

2.1.1 合成的反应方程式

主反应：

CO+2H2CH3OH （式2.1）

CO2+3H2=CH3OH +H2O (式2.2)

副反应：

2CO+4H2(CH3)2O+H2O （式2.3）

CO+3H2CH4+H2O （式2.4）

4CO+8H22C4H9OH+3H2O （式2.5）

CO2+H2CO+H2O （式2.6）

前述合成路径分析表明，大多数甲醇生产过程需依托一氧化碳转化为甲醇的关键化学反应。尽管公式（2.2）揭

示了二氧化碳向一氧化碳转化的可能性，但考虑到塔内煤气中二氧化碳浓度一般不超过5%，这一环节对整体工艺的

影响可忽略不计。

2.1.2 合成塔物料衡算

基于现有条件分析，全年工作日共计300天，项目设计年产能为10万吨精甲醇。考虑到粗甲醇在精制过程中存在

的固有损耗以及生产计划的安全冗余，本研究运用物料平衡原理，将合成工序产生的甲醇原料总量假定为15万吨以

开展后续计算。具体推导过程详见下文：

精甲醇：100000吨 工作日：300天

精甲醇中甲醇含量(wt):99.95%

粗甲醇组成(wt):[Lurgi低压合成工艺] 92.99%

轻组分[以二甲醚（CH3)2O计]：0.198%

重组分[以异丁醇C4H9OH计]：0.028%

水：6.784%
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即时产精甲醇：100000×1000/300×24=13888.89Kg/h

时产粗甲醇：13888.89×99.95%/92.99%=14928.43Kg/h≈15万吨

表2.1 粗甲醇组分质量百分数

组成 CH3OH (CH3)2O C4H9OH H2O 总计

含量/% 92.99 0.198 0.028 6.784 100

每小时各组分产量：

在低压条件下实施工业化生产时，每吨粗甲醇能够释放出1.52 m³（按标准状态计算）或等效于0.34 kmol的甲

烷气体。基于此参数，本研究对特定时段内甲烷产率进行了精确计算分析。

参考文献《甲醇生产工艺及其研究进展》中的相关数据，在5.06 MPa和40℃条件下，各组分于甲醇中的溶解性

能详见下表。

表2.2每吨粗甲醇中合成气溶解量

组分 H2 CO CO2 N2 Ar CH4

溶解量（Nm3/t粗甲醇） 4.364 0.815 7.780 0.365 0.243 1.680

粗甲醇中溶解的气体量：

研究数据表明，在40℃的液相条件下，甲醇溶液会产生多种气态产物，包括CO、CO�和H�等，其总体积浓度约

为37.14 g/m³。在假设所有溶解气体均已实现完全解吸的情况下，可通过相关计算公式评估甲醇的挥发损失量。

2.1.3 合成反应中各气体消耗及生产量

根据《甲醇工艺学》[8]的记载，驰放气主要包含以下组分特征：

表2.3 驰放气组成

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

Mol% 0.61 78.31 6.29 3.51 3.19 2.30 5.79 100

表2.4合成反应中消耗原料情况

消耗项 消耗原料气组分/kmol/h

CO CO2 H2

反应（1） 605.404 - 1210.808

反应（3） 1.796 - 3.592

反应（4） 7.083 - 21.249

反应（5） 0.316 - 0.632

反应（6） (70.301) 70.301 70.301

注释：本表中圆括号内的数值代表产物生成量。公式（1）中的原料气总和并未包含甲醇因扩散及解吸而发生的

损耗部分。

表2.5合成反应中生成物情况

生成项 生成物组分/kmol/h

CH4 CH3OH (CH3)2O C4H9OH H2O

反应（1） - 605.404 - - -

反应（3） - - 0.898 - 0.898
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反应（4） 7.083 - - - 7.083

反应（5） - - - 0.079 0.237

反应（6） - - - - 70.301

表2.6 其他原料气消耗

消耗项 消耗原料气组分/kmol/h

CO CO2 H2 N2 Ar CH4

粗甲醇中溶解 0.758 7.236 4.059 0.339 0.226 1.563

扩散的甲醇 0.369 - 0.738 - - -

驰放气 0.0629G 0.0351G 0.7831G 0.0319G 0.023G 0.0579G

驰放气中甲醇 0.0061G - 0.0036G - - -

注：G为驰放气的量

2.1.4 新鲜气和驰放气量的计算

基于所构建的工艺路线，并结合物料平衡原理，各原料的总体消耗量应与新鲜气体制备量相匹配。由此可推导

出不同组分之间的质量守恒关系为：

CO的消耗总量：

H2的消耗总量：

CO2的消耗总量：

N2的消耗总量：

Ar的消耗总量：

CH4的消耗总量：

基于前述分析及计算所得数据，新鲜气体中各组分的流量信息具体呈现如下表所示。

表2.7 新鲜气组成

组分 单位 CO CO2 H2 N2 Ar CH4

含量 kmol/h 545.425+0.069G 77.537+0.0351G 1311.739+0.7867G 0.339 +0.0319G 0.226+0.023G

1.563+0.0579G

总计 1936.829+1.0036G

新鲜气（合成气）中惰性气体（N2 + Ar+CH4）的百分比含量保持在0.41%，合成反应过程中遵循物料守恒，所

以惰性气体的量保持不变（N2 + Ar+CH4）=2.128+0.1128G， 则计算如下：

解上式得，即驰放气的量为，所以由弛放气可以得到新鲜气的量为

计算可得出驰放气的组成如下表：

表2.8 驰放气组成

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 0.61 78.31 6.29 3.51 3.19 2.30 5.79 100

含量kmol/h 0.326 41.882 3.364 1.877 1.706 1.230 3.097 53.482

计算可得新鲜气（合成气）组成如下表：

表2.9 新鲜气 (合成气) 组成
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气体 CH4 H2 CO CO2 N2 Ar 总计

组成% 0.05 67.99 28.45 3.08 0.251 0.179 100

含量kmol/h 0.995 1353.344 566.298 61.308 4.996 3.563 1990.504

2.1.5 循环气气量的确定

即：

整理得：

依据甲醇物料平衡理论，可推导出合成塔出口气体中甲醇含量需遵循的数学表达式。

解得：

表2.10 循环气组成

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 0.61 78.31 6.20 3.51 3.19 2.30 5.80 99.92

含量kmol/h 65.994 8472.154 670.762 379.738 345.118 248.831 627.487 10810.084

循环比

2.1.6 入塔气和出塔气组成

依据物料守恒原理，可得出塔内气相流量等同于新鲜气体供给量与循环气体流量总和的推论。

入塔气各组分组成：

H2的含量：

CO的含量：

CO2的含量：

N2的含量：

Ar的含量：

CH4的含量：

CH3OH的含量：

进入塔中的总气量为12800.218kmol/h，各个组成如下表：

表2.11 入塔气组成

气体 CH3OH H 2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 0.515 76.706 9.734 3.443 2.733 1.970 4.898 99.999

含量kmol/h 65.994 9825.247 1236.955 441.034 350.113 252.393 628.482 12800.218

根据物料平衡的理论原则，塔内逸出的气体总量应等于进入系统的气体体积、参与化学反应的气体量以及生成

的新气态产物之和。

出塔气各组分含量：

CH3OH的含量：

H2的含量：

CO的含量：

CO2的含量：

N2的含量：
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Ar的含量：

CH4的含量：

H2O的含量：

（CH3)2O的含量：

C4H9OH的含量：

出塔气总量为11559.682kmol/h

表2.12 出塔气组成

气体 CH3OH H 2 CO CO2 N2 Ar CH4 (CH3)2O C4H9OH H2O 总计

组成% 5.81 73.60 6.01 3.20 3.03 2.18 5.48 0.0078 0.00068 0.68 99.998

含量kmol/h 672.093 8513.868 685.421 370.733 350.113 252.393 635.565 0.898 0.079 78.519 11559.682

2.1.7 分离器出口气体组成

基于物料衡算原则，甲醇分离器出口的组分浓度应等于弛放气与循环气中所有气相组分总量的累计值。

分离器出口气体各组分组成：

H2的含量：

CO的含量：

CO2的含量：

N2的含量：

Ar的含量：

CH4的含量：

CH3OH的含量：

基于上述计算结果，分离器出口处的气体总体积流量确定为10862.837 kmol/h。各组分的具体含量详见下表。

表2.13 分离器出口气体组成

气体 CH3OH H 2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 0.61 78.40 6.30 3.40 3.19 2.30 5.80 100

含量kmol/h 66.23 8514.029 674.125 381.615 346.194 250.061 630.583 10862.837

根据物料平衡原理，甲醇分离器出口的液相组成可由塔顶气相组成与该分离器排放气体中相应组分的质量差值

进行推导和计算。这一理论基础为准确确定各液相组分的含量提供了科学依据。

基于上述分析所得的数据，分离系统中的总液量确定为685.359 kmol/h。通过该参数的计算，能够进一步推导

出各组分的具体质量分布情况，具体数据详见下表。

表2.14 分离器出口液体组成

气体 CH3OH (CH3)2O C4H9OH H2O 总计

mol组成% 88.40 0.13 0.012 11.46 100

含量kmol/h 605.863 0.898 0.079 78.519 685.359

通过以上计算可得到实际甲醇的年产量为：

基于前述模型测算的数据可知，13.959万吨的数值显著高于设定的目标值10万吨，充分体现了对设计产能需求

的有效覆盖与适应性。
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2.1.8 贮罐气组成

基于粗甲醇溶液中气体溶解浓度的数据，可推导储罐内气相组分的具体构成。通过分析粗甲醇各组分对应的气

体溶解量，并实施精确的计算过程得以实现。

即贮罐气组成汇总如下表:

表2.15 贮罐气组成

气体 H2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 28.621 5.346 51.027 2.395 1.593 11.018 100

含量kmol/h 4.059 0.758 7.236 0.339 0.226 1.563 14.181

2.2 精制工段的物料衡算

2.2.1 预精馏塔的计算

基于合成工艺流程的计算与评估结果，初步反应生成的粗产品被输送到甲醇储罐中，随后经换热器升温至沸点

状态并转移至精馏装置实施预精馏处理。在预精馏塔内，此过程旨在实现对二甲醚及其低沸点杂质的有效分离，并

运用水作为萃取剂回收塔顶气体中的甲醇组分。

一、进料组成

依据合成工段物料平衡计算数据可知，贮罐中粗甲醇物料主要由液相与气相两种状态组成，其组分含量分布具

体如下：

表2.16 粗甲醇组成

气体 CH3OH (CH3)2O C4H9OH H2O 总计

mol组成% 88.40 0.13 0.012 11.46 100

含量kmol/h 605.863 0.898 0.079 78.519 685.359

表2.17 溶解于粗甲醇中气体的组分含量

气体 H 2 CO CO2 N2 Ar CH4 总计

组成% 28.621 5.346 51.027 2.395 1.593 11.018 100

含量kmol/h 4.059 0.758 7.236 0.339 0.226 1.563 14.181

在粗甲醇溶液的处理过程中，通过加热可实现气相与液相的有效分离。于精馏塔顶部采用水作为选择性溶剂进

行萃取操作，旨在回收含微量甲醇的混合物。鉴于CO�具有微弱的溶解特性，而其他组分在水中几乎不溶或仅表现

出极低的溶解性，在此系统中预精馏阶段的核心组分被确定为二甲醚。

二、加碱量的计算

在甲醇精馏预处理阶段，为抑制微量酸性物质可能引发的设备腐蚀问题并防范有机酸的深度降解反应，有必要

提前采用碱性试剂实施中和操作。本设计选取5%质量分数的氢氧化钠溶液作为主要中和剂，其投加比例约为甲醇进

料量的0.5%（wt）。基于合成工序的物料平衡计算分析表明：

粗甲醇每小时的进料量为：

加入的碱性溶液的质量：

每小时消耗的氢氧化钠的质量：

每小时消耗的水的质量：

三、清晰分割法取出二甲醚
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由合成工段物料衡算进预精馏塔的物料：

组分 进料/kmol 摩尔分数

(CH3)2O 0.898 0.001298

CH3OH 605.863 0.8770

H2O 84.021 0.1216

C4H9OH 0.079 0.0001142

合计 690.861 1.000

表2.18入预精馏塔的物料组成

设计预精馏塔的分离要求：塔釜液相二甲醚的含量：(CH3)2O0.0012%

塔顶汽相甲醇的含量：CH3OH0.024%

由上述分离要求可得下表：

表2.19入预精馏塔的物料分离

组分 进料/kmol 塔顶 塔底

(CH3)2O 0.898 0.898-0.000012W 0.000012W

CH3OH 605.863 0.00024D 2019.241-0.00024D

H2O 84.021 0 84.021

C4H9OH 0.079 0 0.079

合计 690.861 D W

由：(式2.7）

(式2.8)

(式2.9)

联立以上三个方程解得： D=0.89kmol/h W=689.971kmol/h

解D和W完成物料衡算如下表：

表2.20 预精馏塔的物料衡算

组分 进料/kmol xF 塔顶 xD 塔底 xW

(CH3)2O 0.898 0.001298 0.8897 0.9997 0.00830 0.0000120

CH3OH 605.863 0.8770 0.000214 0.000240 605.863 0.8781

H2O 84.021 0.1216 0 0 84.021 0.1218

C4H9OH 0.079 0.0001142 0 0 0.079 0.0001144

合计 690.861 1.0 0.89 1.0 689.971 1.0

上升的气体量：

取气速为1.35m/s，则全塔塔径为：

，圆整为D=0.3m

2.2.2 加压精馏塔计算

一、清晰分割法分离物系

在甲醇粗提液的质量分数被调节至0.885时，理论上的每小时水量添加量应设定为59.255 kmol。
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依据预精馏塔物料平衡计算数据，加压精馏塔的进料组分可参照以下表格进行说明：

表2.21 入加压精馏塔的物料组成

组分 进料/kmol 摩尔分数

CH3OH 605.863 0.813

H2O 139.276 0.187

C4H9OH 0.079 0.000106

合计 745.218 1.000

加压精馏塔设计分离要求如下：塔顶汽相水的含量：H2O0.02%

塔釜液相甲醇的含量：CH3OH60%

由以上分离要求得下表：

表2.22 入加压精馏塔的物料分离

组分 进料/kmol 塔顶 塔底

CH3OH 605.863 605.863-0.6W 0.6W

H2O 139.276 0.0002D 139.276-0.0002D

C4H9OH 0.079 0 0.079

合计 745.218 D W

由：(式2.10）

(式2.11)

(式2.12)

联立以上三个方程解得： D=397.029kmol/h W=348.189kmol/h

解D和W完成物料衡算如下：

表2.23 加压精馏塔的物料衡算

组分 进料/kmol xF 塔顶 xD 塔底 xW

CH3OH 605.863 0.813 396.950 0.9998 208.913 0.60

H2O 139.276 0.187 0.079 0.0002 139.197 0.3998

C4H9OH 0.079 0.000106 0 0 0.079 0.0002

合计 745.218 1.0 397.029 1.00 348.189 1.00

2.2.3 常压精馏塔计算

一、清晰分割法分离物系

依据对加压精馏塔进行物料平衡计算所获得的数据（具体内容见下表），可进一步分析常压精馏塔进料组分的

相关参数。

表2.22 入常压精馏塔的物料组成

组分 进料/kmol 摩尔分数

CH3OH 208.913 0.600

H2O 139.197 0.3998

C4H9OH 0.079 0.0002
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合计 348.189 1.000

加压精馏塔的设计分离要求：塔顶汽相水的含量：H2O0.02%

塔釜液相甲醇的含量：CH3OH0.1%

由上述分离要求可得下表：

表2.23 入常压精馏塔的物料分离

组分 进料/kmol 塔顶 塔底

CH3OH 208.913 208.913-0.001W 0.001W

H2O 139.197 0.0002D 139.197-0.0002D

C4H9OH 0.079 0 0.079

合计 348.189 D W

由：(式2.13）

(式2.14)

(式2.15)

联立以上三个方程解得： D=208.816kmol/h W=139.373kmol/h

解D和W完成物料衡算如表：

表2.24常压精馏塔的物料衡算

组分 进料/kmol xF 塔顶 xD 塔底 xW

CH3OH 208.913 0.600 208.774 0.9998 0.139 0.001

H2O 139.197 0.3998 0.042 0.0002 139.155 0.9984

C4H9OH 0.079 0.0002 0 0 0.079 0.0006

合计 348.189 1.00 208.816 1.00 139.373 1.00

二、塔顶、进料、塔釜温度计算

在采用安托因方程计算塔顶泡点温度时，若将操作压力设定为0.101 MPa且已知该条件下的泡点温度为64.5℃（

对应337.65 K），可通过特定数学模型完成数值推导与解析过程。

甲醇的饱和蒸汽压：

水的饱和蒸汽压：

符合要求

通过以上计算可知塔顶的露点温度为64.5℃，而相对挥发度为

运用安托因方程估算进料温度对应的饱和蒸汽压：当操作压力固定在0.101 MPa时，若初始进料温度为74℃（即

347.15 K），则需借助该方程开展参数计算与数据推导。

甲醇的饱和蒸汽压：

水的饱和蒸汽压：

异丁醇的饱和蒸汽压：

解得：，

符合要求

通过上述计算可得进料温度为74℃，而相对挥发度为
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在塔釜操作条件下，当压力固定为0.101 MPa时，将初始设定的99.5 ℃转换至热力学温度单位（K），得到

372.65 K。采用安托因经验方程对数据进行后续的计算与分析。

甲醇的饱和蒸汽压：

水的饱和蒸汽压：

异丁醇的饱和蒸汽压：

解得：，

符合要求

通过以上计算可得塔釜的露点温度为99.5℃，而相对挥发度为

三、回流比计算

由恩特伍德公式(式2.16）

(式2.17)

在泡点进料条件下（q = 1），若以水为基准物质，则各组分的相对挥发度可由下式予以描述：

则由试差法解得，

则最小回流比

以最小回流比的1.5倍作为参考标准进行计算，可得 R ≈ 0.897。

2.3 合成工段热量衡算

2.3.1 合成塔热量衡算

1、相关计算式

全塔热平衡方程式为：∑Q1+∑Qr = ∑ Q2 + ∑Q3+Q4（式2.18）

∑Q1=∑（G1×Cp1×T1） （式2.19）

∑Q2=∑（G2×Cp2×T2） （式2.20）

∑Qr= Qr1+Qr2+Qr3+ Qr4+ Qr5+Qr6 (2.21)

以上式子中：Qr1、Qr2、Qr3、 Qr4、 Qr5、Qr6这些分别为甲醇、甲烷、二甲醚、异丁醇、水的生成热，kJ/h

；

2、 入塔热量计算

依据文献[10]的数据表明，在498.15 K、5.2 MPa条件下，各组分气体的定容比热容值可参阅下表所示内容。

表2.25组分气体定压热容

气体 H2 CO CO2 N2 Ar CH4

热容kJ/（kmol·k） 29.12 30.57 47.69 30.23 21.54 47.61

由得入塔气中各组分的热量：

表2.26 各组分进入合成塔的热量

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4

热容kJ/（kmol·k） 65.83 29.12 30.57 47.69 30.23 21.54 47.61

含量kmol/h 65.994 9825.247 1326.955 441.034 350.113 252.393 628.482

入塔热量kJ/（h·k） 4.344×10 2.861×105 3.781×10 2.103×104 1.059×104 5.437×10 2.992×104

则每小时入塔热量：



21

所以总热量

3、合成塔的反应热

由得：各组分生成的热量如下

表2.27 甲醇合成塔内反应热

气体 CH3OH ( CH3 )2O C4H9OH CH4 CO

生成热kJ/mol 97.73 49.62 200.39 115.69 －42.92

生成量kmol/h 605.863 0.898 0.079 7.083 70.301

反应热kJ/h 5.92×10 4.46×10 1.58×104 8.19×10 -3.02×10

则合成塔每小时生成的反应热：

4、合成塔出塔热量计算

根据《化学化工物性数据手册》[10]的记载，于528.15 K、5.2 MPa条件下各组分气体的定压比热容值，具体数

据详见下表。

表2.28 组分气体定压热容

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4

热容kJ/（kmol·k） 67.82 29.13 30.69 48.23 30.32 21.45 49.23

由得出塔气中各组分的热量：

气体 热容kJ/（kmol·k） 含量kmol/h 出塔热量kJ/（h·k）

CH3OH 65.83 672.093 4.42×10

H2 29.12 8513.868 2.48×10

CO 30.57 685.421 2.10×10

CO2 47.69 370.733 1.77×10

N2 30.23 350.113 1.06×10

Ar 21.54 252.393 5.44×10

CH4 47.61 635.565 3.03×10

( CH3 )2O 96.30 0.898 86.477

C4H9OH 169.35 0.079 13.379

H2O 35.36 78.519 2776.432

则每小时出塔热量：

表2.29各组分带走的合成塔的热量

总出塔热量

5、合成塔热量损失

在热能损耗率被预设为5%的条件下，相应的能量损失值可通过以下公式进行推导与计算：

6、蒸汽吸收的热量

全塔热平衡方程式为：∑Q1+∑Qr = ∑Q2 + ∑Q3+Q4得：

蒸汽吸收的热量为：
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水蒸气进入时的温度为200℃，带出时的温度为224℃，查阅《化工工艺设计手册》[11]中相关资料可得：其中

水蒸气的平均热容为3.224KJ/（kg·K)，即通过计算可得：

水蒸气的用量：

表2.30 合成塔的热量平衡表

气体 气体显热 反应热量 热量损失 蒸汽吸收 合计

入塔气kj/h 1.969×108 5.71×10 - - 2.539×108

出塔气kj/h 2.01×108 - 1.27×107 4.033×10 2.54×108

2.3.2 换热器热量衡算

1、合成气入换热器的热量

进入换热器合成气的温度为60℃，查阅《化学化工物性数据手册》[10]中相关资料可得：各个组分的比热容可

以由计算得出各组分带进换热器的热量如下表所示：

表2.31合成气带进的热量

气体 CH3OH H2 CO CO2 N2 Ar CH4

热容kJ/（kmol·k） 46.60 28.92 30.92 58.66 31.01 22.78 41.11

含量kmol/h 65.994 9825.247 1236.955 441.034 350.113 252.393 628.482

带进热量kJ/（h·k） 3.075×10 2.841×105 3.825×10 2.587×104 1.086×104 5.750×10 2.584×104

则每小时的热量：

合成气带进换热器的总热量：

2、合成气出换热器的热量

由工艺流程和热量守恒可知，合成气出换热器的热量与进入合成塔的热量是相等的，所以合成气出换热器的热

量为：

3、入换热器的出合成塔气热量

依据工艺流程解析并结合能量守恒定律，在常规操作条件下，可以忽略气体管道的热损失效应。在此情形下，

合成塔外部环境导入换热器的气体所蕴含热量，几乎等同于该区域气体在合成塔外部累积的全部热量。据此可推断

，合成塔外侧气体传递至换热器的热量表达式如下：

4、出换热器的出合成塔气热量

根据换热器的能量守恒原理，合成气进入换热设备后其能量较初始状态有所下降。这一现象的本质是上游工质

通过热传导机制向系统内部输入能量。按照能量守恒定律，在合成气吸收外部能量的同时，合成塔内的气体必然释

放同等数量的能量，二者的变化量呈现出等值且方向相反的特点。

基于前述分析，可得出合成气经换热器处理后焓值增加的数值为：

因此可得出出换热器的出合成塔气体热量为：

，此时的温度为85℃。

2.3.3 水冷器热量衡算

1、入水冷器的热量

基于工艺流程和能量守恒定律的分析表明，经换热器处理后气体所携带的热量总量，必然与水冷器获取并储存

的显热相等。
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即：

2、 出水冷器的热量

经过水冷器冷却处理后，换热器外侧气体的初始温度85℃逐渐降至最终状态40℃。在此过程中，甲醇处于气液

两相共存的状态，其中甲醚、异丁醇及水分解为液态成分，而一氧化碳、二氧化碳、氢气、氮气、氩气以及甲烷则

以气态形式存在。根据文献《化学化工物性数据手册》[10]中的数据，在4 MPa压力与40℃温度条件下，各组分的

比热容及相关能量带走量可参见下表所示内容。

表2.32 各组分带走水冷器的热量

组分 热容kJ/（kmol·k） 含量kmol/h 出塔热量kJ/（h·k）

CH3OH（气相） 45.02 66.23 2.98×103

H2 28.88 8514.029 2.46×105

CO 30.92 674.125 2.08×104

CO2 54.34 381.615 2.07×104

N2 30.80 346.194 1.07×104

Ar 22.58 250.061 5.65×10

CH4 39.87 630.583 2.51×104

( CH3 )2O 67.85 0.898 60.929

C4H9OH 194.50 0.079 15.366

H2O 75.01 78.519 5.89×10

CH3OH（液相） 84.83 605.863 5.14×10

（1）气相所带的热量：

气相总热量：

（2） 液相所带的热量：

液相总热量：

即出水冷器总热量：

3、冷却水的用量

在冷却水入口温度设定为25℃、出口温度升高至70℃的工况下，基于前述计算数据，可以确定该换热过程中所

传递的热量数值如下：

则冷却水的用量：

2.3.4 甲醇分离器的热量衡算

该分离装置在物料接收过程中，重点实现了两种类型的物料分离：一种为顶部完成的气相物质分离过程；另一

种则是在底部实现的液相物质分离工序。

（1）分离器进口热量

依据工艺流程与能量守恒定律可知，甲醇分离器进口气体所含热量应等同于水冷器出口端释放的热量，具体关

系式可表示为：

（2） 分离器出口气相热量

分离器出口的气相与水冷器出口的气相是相等的，即
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（3） 甲醇分离器出口液相的热量

分离器出口的液相与水冷器出口的液相是相等的，即

2.4 精馏工段热量衡算

2.4.1 塔顶全凝器热负荷

在假设塔顶气相主要由99.98%甲醇构成的前提下，鉴于甲醇汽化潜热为30.14 kJ/mol的事实，可将该体系简化

为纯甲醇系统进行分析。

2.4.2 冷却水的消耗量

在普通工况条件下，水作为冷却媒介被广泛使用。基于其比热容参数（4.174 kJ/(kg·℃)），当温度变化量为

30℃时，可进一步开展具体的数据运算与分析工作。

通常条件下热负荷是Q=1.108×107W，取传热系数，

热源 ： 64.5℃ → 64.5℃

冷源 ： 55℃ ← 25℃

平均温差：

由计算可得：

传热面积

依据文献[13]附录中的数据表，经过对相关参数的比对分析可知，满足前述计算条件的设备型号为

G1000Ⅵ-2.5-518.4。

此型号的具体参数如下：

表2.33 选定换热器相关参数

项目 规格 项目 规格

壳程/mm 1000 管子尺寸/mm φ25×2.5

公称压强/Mpa 2.5 管长/m 9

公称面积/m2 518.4 管数 742

管程数 2 管子排列方法 三角形

2.4.3 再沸器热负荷

一般而言，进料焓常被作为核心变量进行研究。由于塔釜中水的质量分数接近100%，可将体系近似简化为纯水

系统，并据此建立理论计算模型以实现问题的解决。

假设热损失为10%，则, 解得

热负荷为Q=2.076×107W

热源 ： 120.5℃ → 120.5℃

冷源 ： 100℃ ← 99.5℃

平均温差：

由得：传热面积

依据文献[13]附录中提供的参数表格，在满足前述计算需求的前提下，所选型号被确定为G1200Ⅵ-2.5-764.2。

此型号的具体参数如表：

表2.34选定换热器相关参数
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项目 规格 项目 规格

壳程/mm 1200 管子尺寸/mm φ25×2.5

公称压强/Mpa 2.5 管长/m 9

公称面积/m2 764.2 管数 880

管程数 6 管子排列方法 三角形

3 主要设备设计及计算

3.1 常压精馏塔工艺尺寸设计

3.1.1 计算平均摩尔质量密度表面张力

1、塔顶平均摩尔质量计算：

2、进料平均摩尔质量计算：

3、塔釜平均摩尔质量

精馏段平均摩尔质量：

提馏段平均摩尔质量：

4、塔顶气相平均密度

水的密度甲醇的密度

塔顶液相平均密度

5、进料液相平均密度：水的密度

甲醇的密度异丁醇的密度

进料液相平均密度

6、塔釜气相密度

塔釜液相密度：水的密度

甲醇的密度异丁醇的密度

塔釜液相平均密度：

精馏段平均液相密度：

提馏段平均液相密度：

7、塔顶液相表面张力：

8、进料液相表面张力：，，

9、塔釜液相表面张力：，，

精馏段平均表面张力：

提馏段平均表面张力：

3.1.2 精馏段塔径设计

精馏塔气液相体积流率：

查史密斯关联图[13]：

横坐标：

通常情况下我们取的板间距：HT=0.8m

而板上液层高度：hL=0.06m 即HT-hL=0.8-0.06=0.74m
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查得C20=0.14，,

则，取安全系数为0.7，则

空塔气速

塔径，圆整为2.2m

截面积

实际空塔气速

精馏段有效高度

3.1.3 提馏段塔径设计

提馏段气液相体积流率：

查史密斯关联图[13]：

横坐标：

通常情况下我们取的板间距：HT=0.8m

而板上液层高度:hL=0.08m 即HT-hL=0.8-0.08=0.72m

查得C20=0.13，,

则，取安全系数为0.6，则

空塔气速

塔径，圆整为2.2m

截面积

实际空塔气速

提馏段有效高度

全塔有效高度Z=10.4+10.4=20.8m

3.1.4 精馏段塔板工艺尺寸

(1)堰长

(2)溢流堰高度是：

我们选择用平直堰计算得：取E=1.0计算可得

取板上清夜高度hL=0.06m,则

(3)计算弓形降液管的宽度Wd和截面积Af

由lw/D=0.7查得通常情况下Af/AT=0.09,Wd/D=0.16 即

停留时间设计合理

（4）降液管底隙高度，取，

则，

（5）我们打算采用分块式塔板，塔径选用6块塔板，边缘的宽度是：，无效区的是：

（6）开孔面积

其中

故开孔面积：

通常情况下我们取筛孔直径：d0=10mm，取正三角形孔的中心距：t=3d0=30mm，
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则开孔数目

开孔率，通过孔气速

（7）筛板流体力学验算

1、干板阻力：,选取7mm碳素钢钢板，查得C0=0.79，校正即

2、气体通过液层阻力，

浮动因子，查充气系数关联图得，故

3、液体表面张力产生的阻力

4、气体通过每一层塔板液柱高度

塔板压降

5、液沫夹带量，其中

液沫夹带量在允许范围内

6、漏液气速

=11.916m/s

稳定系数

7、甲醇与水为不易发泡物系，取，

，不会发生液泛现象

3.1.5 精馏段塔板负荷性能图

（1）漏液线

由，

，联立得：

整理得：

表3.1漏液线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 2.900

0.01 3.1911

0.015 3.3049

0.03 3.572

（2）雾沫夹带线

以，

由；

则

即

整理得：

表3.2 雾沫夹带线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 15.8403
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0.01 14.8328

0.015 14.4122

0.03 13.369

(3)液相负荷下限线

对于平直堰，取堰上液层高度作为最小液体负荷标准

，取E=1，整理得：

（4）液相负荷上限线

以作为降液管中液体停留时间下限，则

,即

（5）液泛线

令; ;;

联立得：

整理得：

即

表3.3 液相负荷下限线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 17.9501

0.01 17.5987

0.02 15.9406

0.03 13.2443

图3.1 精馏段负荷性能图

3.1.6 提馏段塔板工艺尺寸计算

(1)堰长

(2)溢流堰高度，选用平直堰，，取E=1.0，则

取板上清夜高度hL=0.08m,则

(3)弓形降液管宽度Wd和截面积Af

由lw/D=0.7,查得Af/AT=0.09,Wd/D=0.16,故

停留时间设计合理

（4）降液管底隙高度，取，

则，

（5）采用分块式塔板，由塔径选用6块塔板，边缘宽度，无效区

（6）开孔面积

其中

故开孔面积：

取筛孔直径d0=10mm，取正三角形孔中心距t=3d0=30mm，

则开孔数目
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开孔率，通过孔气速

（7）筛板流体力学验算

1、干板阻力,采用7mm碳素钢钢板，查得C0=0.79，校正

,则

2、气体通过液层阻力，

浮动因子，查充气系数关联图得，故

3、液体表面张力产生的阻力

4、气体通过每一层塔板液柱高度

塔板压降

5、液沫夹带量，其中

液沫夹带量在允许范围内

6、漏液气速

=15.728m/s

稳定系数

7、甲醇与水为不易发泡物系，取，

，不会发生液泛现象

3.1.7 提馏段塔板负荷性能图

（1）漏液线

由，

，联立得：

整理得：

表3.4 漏液线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 3.668

0.01 4.017

0.015 4.273

0.03 4.477

（2）雾沫夹带线

以，

由；

则

即

整理得：

表3.5 雾沫夹带线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 18.334
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0.01 17.122

0.015 16.162

0.03 15.358

(3)液相负荷下限线

对于平直堰，取堰上液层高度作为最小液体负荷标准

，取E=1，整理得：

（4）液相负荷上限线

以作为降液管中液体停留时间下限，则

,即

（5）液泛线

令; ;;

联立得：

整理得：

即

表3.6 液相负荷下限线取值表

Ls/m3/s Vs,min/m3/s

0.0013 22.571

0.01 21.665

0.02 20.502

0.03 18.970

图3.2 提馏段负荷性能

4 其他附属设备的计算及选型

4.1 水冷器的选型

通常情况下我们决定水冷器选择固定管板式换热器，外壳与换热管的材质均为16MnR，由之前的热量衡算得水冷

器的热负荷为1.43×107KJ/h，即3.972×106W，取传热系数

出塔气： 85℃ → 40℃

冷却水 ：50℃ ← 25℃

平均温差：

由得：传热面积：S=Q/S�tm=3.972×106/1000×23.6=168.31m2

参照《典型化工单元操作设备设计》附录中提供的参数数据，经综合评估后确认目标型号为

G1100Ⅵ-4.00-200.0。

上述型号的具体参数如下：

表4.1选定换热器相关参数

项目 规格 项目 规格

壳程/mm 1100 管子尺寸/mm φ25×2.5

公称压强/Mpa 4.0 管长/m 9
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公称面积/m2 200.0 管子总数 830

管程数 6 管子排列方法 三角形

4.2 分离器的设计

我们选择丝网除沫分离器，是因为它具有比表面积大，质量轻，空隙大以及使用方便等众多的优点。令，由物

料衡算得分离器出口气量为810895.81m3/h，分离器内通常情况下设100层的除沫层。

除沫器的直径为：

选取不锈钢标准型除沫器，规格40-100，不锈钢丝网尺寸。分离器的高度3000mm，裙座直径2270mm，壁厚60mm

，即上下封头壁厚为60mm，直径2270mm，材料选择15MnR。

5 总结

基于对大量煤制甲醇技术文献的系统性整理，并在导师指导下完成初步方案设计，本研究将低压甲醇合成工艺

作为核心目标。通过对比分析中压、低压及高压三种主流甲醇合成技术的特点，揭示出低压法的优势：其设备构造

简洁，初期投资成本较低，但产能潜力受限。鲁奇低压法则因其复杂的工艺流程与较高的初始投入，虽导致运维费

用上升，却能有效提高生产效率。中压法则巧妙融合上述两种方法的优点，在控制建设与运行成本的同时实现经济

效益优化。相比之下，高压法因高压力要求引发能耗急剧增加、装置体积庞大以及产品品质不高等问题，逐渐淡出

市场应用领域。综合评估显示，选择低压法作为工业化推进的主要途径，不仅能够确保操作的安全性与稳定性，还

可契合绿色低碳发展的时代需求。

在甲醇精馏技术领域，三塔精馏工艺相较于单塔和双塔精馏模式展现出显著的技术优势。其突出表现主要体现

为以下两点：该工艺能够在有限的甲醇消耗范围内实现高效分离，并确保甲醇回收率长期保持在95%以上；同时，

凭借对产物中有机杂质的有效去除，不仅提升了能量利用效率，还促进了资源的优化配置。本研究重点围绕三塔精

馏系统的参数设计及其配套设备的选择展开深入分析。鉴于本文基于现有文献资料开展研究，可能存在疏漏或不足

之处，恳请读者给予批评指正，以推动相关领域的持续进步。
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附录

1. 工艺流程图

2. 精馏塔

3.符号说明

Q1——进入塔中气的各气体组分热量，kJ/h

Qr ——合成反应和副反应的反应热，kJ/h

Q2—— 出塔气各气体组分热量，kJ/h

Q3——合成塔热损失，kJ/h

Q4——蒸汽吸收的热量，kJ/h

G1——入塔气各组分流量，kmol/h；

Cp1——入塔各组分的比热容，kJ/（m3.k）；

T1——入塔气体温度，k；

G2——出塔气各组分流量kmol/h；

Cp2——出塔各组分的热容，kJ/（m3.k）；

T2—— 出塔气体温度，k；

Gr——各组分生成量，kmol/h；

△H——生成反应的热量变化，kJ/mol
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