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1.1 概述 (Preface)
• 空气中含有游离氮(N2：78.03%)，但是只有豆科等能

够直接吸收空气中的游离氮。

• 固氮是化学化工研究中既古老又前沿的课题。

固氮
Nitrogen 
fixation

空气氮

• 人工固氮指通过化学方法，使单质氮气转化为含氮的化合
物。

• 目前工业上最常用、也最经济的是哈伯法，即氮气(N2)
与氢气(H2)在高温高压铁催化剂作用下发生化合反应生
成氨(NH3)。
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氨的性质和用途

• 氨的分子式NH3，分子量17.031，正常沸点-33.5℃，
临界温度132.4℃，临界压力11.278 MPa。

• 易溶于水，刺激眼睛和呼吸道，使人体粘膜迅速脱水，空
气中含氨超过5％将使人窒息死亡。空气中的爆炸范围为
15.5～28％。

• 氨是生产尿素、硝酸铵等化学肥料的主要原料，使农业生
产产量大大提高，为人类社会作出巨大贡献。

• 氨也是重要的工业原料。基本化学工业中的硝酸、纯碱及
各种含氮无机盐。

• 氨还是生产染料、炸药、医药、有机合成、塑料、合成纤
维、石油化工等的重要原料。

• 合成氨是大宗化工产品之一。世界每年合成氨产量已达1
亿吨以上，其中约80%用来生产化学肥料，20%作为其
他化工产品的原料。



n 1908年7月，德国化学家弗里茨·哈伯在实验
室用N2和H2在600℃、200个大气压，以锇
为催化剂的条件下合成了氨，虽然产率仅有

8%，却也是一项重大突破。并成功地设计了
原料气的循环工艺，这就是合成氨的哈伯法。

n 1913年，德国当时最大的化工企业——巴登
苯胺和纯碱制造公司，组织了以化工专家波施
为首的工程技术人员将哈伯的设计付诸实施，

进行了多达6500次试验，测试了2500种不
同配方的催化剂后，最后选定了含铅镁促进剂
的铁催化剂，将哈伯的合成氨设想变为现实，

一个日产30吨的合成氨工厂建成并投产。
n 鉴于合成氨工业生产的实现和它的研究对化学

理论发展的推动，1918年，哈伯获得了诺贝
尔化学奖。 

工业合成氨的出现

哈伯及其实验装置
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n 合成氨发展的三个典型特点：

n 1. 生产规模大型化。

n 1000~1500T/日
n 2. 能量的合理利用。

n 用过程余热自产蒸汽推动蒸汽机供动力，基本不用电能。

n 3. 高度自动化。

n 自动操作、自动控制的典型现代化工厂。



合成氨生产的原则流程示意图
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合成氨生产的原则流程示意图

核心
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合成氨的基本过程

造气 用煤、原油、或天然气作原料，
制备含氮、氢气的原料气。

净化 将原料气中的杂质如CO、
CO2、S等脱除到ppm级(10-6)。

压缩和
合成

净化后的合成气原料气必须经过
压缩到15~30MPa、450℃左右
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(1) 焦炭或煤为原料

技术特点：

1. 采用间歇的固定层气化法生产半水煤气；

2. 适用于中小型合成氨厂。

不同原料合成氨的原则流程
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(2) 天然气为原料

技术特点：

1. 采用天然气加压蒸汽转化法生产半水煤气；

2. 适用于大型合成氨厂；

3. 热利用率和自动化程度高，生产成本低。
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• (3) 重油为原料

技术特点：
1. 设有一个空分氮洗联合装置，处理过的原料气十分纯净，
含惰气甚少，对氨的合成非常有利。
2. 也适用于以粉煤为原料的合成氨生产。



从世界范围看，以天然气，油田气为原料的工厂占60%
以上。其次是与天然气接近的轻油和炼厂气。以煤为原料
的只占10%。
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1.2 原料气的制取(Production of Synthetic 
Gases)

合成氨的生产需要高纯氢气和氮气，以天然气为原
料的气态烃类转化过程，经济效益最高。
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天然气的成分和物理性质表

天然气组分（摩尔百分比） 天然气物理性质

CH4 96.16 烃露点 -15℃

C2H6 1.098 水露点 -15℃

C3H8 0.136 闪点 -188℃

N2 0.001 密度 0.7065kg/m3

CO2 2.564 相对密度 0.563

H2S <20 mg/m3 运动粘度 13.91×10-6 m2/s

总S <3.31 mg/m3 爆炸极限 5.3-15.0%

高位热值 36.588MJ/m3

低位热值 32.970MJ/m3
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甲烷制合成气化学反应(甲烷蒸汽转化)

高温、镍催化剂

molkJHCOOHCH 4.2063)1( 224  ＝

molkJHCOOHCO /2.41)2( 222  ＝

1
24 .9.742  molkJCHCH ＝

1
2 .4.1722  molkJCCOCO

1
22 .36.131  molkJCOHHCO ＝

主反应总体上是吸热，体积增大的反应反应特点：
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1.2.1  甲烷蒸汽转化反应的热力学分析
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根据van’t Hoff 等压方程式
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H

 
 

两个制气反应的平衡常数

 CH4(g)+H2O(g)=CO(g)+3H2(g)

 CO(g)+H2O(g)=CO2(g)+H2(g)
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上式中，温度的单位为K，压力的单位为atm (0.101325 
MPa)。

适合于将体系视为理想气体的混合物，通常转化过程压力不
是太高。当要求较高的设计计算时，需要计算逸度系数，用
逸度代替上式中的压力才是准确关系。

平衡常数与温度的关系
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转化反应平衡组成的计算

• 设进料中甲烷和蒸汽的量分别为nm、nw，反应1中甲烷
消耗量为x，反应2中CO消耗量为y。根据反应计量关系，
达到平衡时各组分的摩尔数以及平衡常数表达式：

xnCH m :4

yxnOH w :2

yCO :2

yxCO :

yxH 3:2

xnn wm 2: 

2

23

1 )2)()((
)3)((

xnnyxnxn
pyxyxKp

wmwm 


＝

))((
)3(

2 yxnyx
yxyKp

w 


＝

• 给定温度、压力后，计算出Kp1与Kp2，两个方程有x，
y两个未知数，利用上式联立求解非线性方程组，即可求
得平衡条件下的组成。 

 CH4(g)+H2O(g)=CO(g)+3H2(g) (1)
 CO(g)+H2O(g)=CO2(g)+H2(g)   (2)
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不同温度下的转化气体平衡组成 

温度
/℃

平衡常数 平衡组成/mol％

Kp1 Kp2 CH4 H2O H2 CO2 CO

400  5.737×10-5 11.70 20.85 74.42  3.78   0.94 0  

500  9.433×10-3 4.878 19.15 70.27  8.45   2.07   0.05

600  0.5023 2.527 16.54 64.13 15.39  3.59  0.34

700 1.213×101 1.519 13.00 56.48 24.13  4.98  1.40

800 1.645×102 1.015 8.74 48.37 33.56  5.55  3.79

900 1.440×103 0.7329  4.55 41.38 41.84  5.14  7.09

1000 8.982×103 0.5612  1.69 37.09 47.00  4.36  9.85

1100 4.276×104 0.4497  0.49 35.61 48.85  3.71  11.33

• 下表为操作压力3.0MPa、水碳比(nw/nm) 3.0条件
下，计算出不同温度下的平衡气体组成。 
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影响甲烷蒸汽转化平衡组成的因素

      T       K        P      K      nw/nm       x

热力学分析：
甲烷蒸汽转
化在高温、
高水碳比和
低压下进行

有利

图1.3 影响甲烷蒸汽转化平衡组成的因素

A. 温度的影响
(nw/nm=3)

B. 压强的影响
(nw/nm=3)

C. nw/nm的影响
(800℃)
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1.2.2 甲烷蒸汽转化反应的动力学分析

(1) 反应机理 

 OHOH 22 ＝   HCHCH 34 2 ＝

  HCHCH *
23 ＝

  HCHCH *
2 ＝

  HCOOCH *＝

** COCO ＝ *2 2
* HH ＝

• ＊表示镍表面活性中心，上标*表示该组分被活性中心吸附。
• 根据这一机理，水分子和表面镍原子反应，生成氧原子和氢；

• 甲烷分子在催化剂的作用下解离，所形成的CH分子片与吸附氧反应
生成气态的CO和H2。



23

• 氨合成为气固相催化反应，其宏观动力学过程包括以
下几个步骤：

• a．混合气体向催化剂表面扩散
(外,内扩散过程)；(1, 2)

• b．氢,氮气在催化剂表面被吸附，
吸附的氮和氢发生反应，生成的

氨从催化剂表面解吸(表面反应过
程)；(3, 4, 5)

• c. 氨从催化剂表面向气体主流体
扩散(内,外扩散过程)。(6, 7)

• 对整个气固相催化反应过程，是表面反应控制还是扩散控制，取
决于实际操作条件。低温时可能是动力学控制，高温时可能是内
扩散控制；

• 大颗粒的催化剂内扩散路径长，小颗粒的路径短，所以在同样温
度下，大颗粒可能是内扩散控制，小颗粒可能是化学动力学控制。

气固相催化反应过程基本步骤
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n 气固催化反应动力学的补充知识：

n 化学反应动力学是研究反应速率与操作参数(浓度、温度、
压力和停留时间等)之关系的规律。

n 本征反应动力学(intrinsic kinetics)
n 又称微观动力学(micro-kinetics)。排除流动、传质、

传热等传递过程影响条件下的反应动力学，描述化学反
应本身的规律。

n 只涉及化学反应本身的速率与反应组分浓度、温度、催
化剂和溶剂种类的影响，则称为本征动力学。

n 宏观反应动力学(macro-kinetics)
n 又称表观动力学(superficial kinetics)。同时包含了

质量传递过程和本征动力学过程的反应动力学。相应的
反应速率和反应速率方程称为表观反应速率和表观速率
方程。
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(2) 反应本征动力学方程 

ZCHCH pkr 
44

＝

        吸附为整个反应的控制步骤，整个反应的速率由甲
烷的吸附、解离过程控制： 

      θZ为镍催化剂活性表面上自由空位分率。CO吸附和
H2O吸附快速反应，能很快地达到反应平衡：

a
p
p

ZOH

OH ＝




2

2 b
p ZCO

CO ＝





1 OCOZ

COHOH

CH
CH pbppa

p
kr




22

4

4 1
＝

COHOH
Z pbppa 

22
1

1
＝

4 4CH CHr K p＝

22 HOHZO ppa  ＝ ZCOCO pb  ＝

参见教材P5：表1.1 甲烷蒸汽转化反应的动力学方程(一级方程)-序号3

(1)

(2)

(3)
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(3) 反应宏观动力学方程 

)1(exp 1
7.01

11 44







 

CHCH p
RT
EakAr ＝

)1(exp 2
2

22 





 

COCO p
RT
EakAr ＝

OHCH

HCO

ppKp
pp

24

2

1

3

1 


 ＝

OHCO

HCO

ppKp
pp

2

22

2
2 


 ＝

        式中，p的单位为atm(0.101325MPa)，Ai、

ki、Eai都需要在给定催化剂上的实验数据进行回归得到。 
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I. 当内扩散控制时，动力学方程为

rNH3 = kP

    式中: rNH3为反应速率, k为扩散系数, p为反应物的总
压。

II. 当化学动力学控制时，在接近平衡时：

a

H

NH

NH

H
NNH p

p
k

p
p

pkr




























1

3

2

22

3

1
2

3

3

2

23

捷姆金本
征动力学

方程

式中:  rNH3——氨合成反应的净速率：

         k1，k2——正、逆反应速率常数； 
         pN2, pH2, pNH3——N2, H2, NH3的分压.
         a为常数，与催化剂性质及反应条件有关，由实验测定。
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(4) 扩散作用对甲烷蒸汽转化反应的影响

• 该反应主要取决于在催化剂内表面(活性中心)的反应，所以，反
应控制步骤为内扩散控制。因此粒度↓和内表面积↑，有利于扩散
过程和反应速率↑。

• 催化剂粒径与内表面反应速率的关系趋势如图1.4。
• 工业上采用较小的催化剂颗粒或将催化剂制成环状或带沟槽的圆

柱状，消除内扩散影响，提高反应速率。

0     2     4     6     8    10    12
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60

40

20

0

0     2     4      6      8     10     12

100

80
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20

0

600℃
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图1.4 甲烷蒸汽转化时催化剂粒度的影响

(a) 催化剂粒度对反应速率的影响；(b)催化剂的表面利用率
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1.2.3 过程析碳处理

1
24 .9.742  molkJCHCH ＝

1
2 .4.1722  molkJCCOCO

1
22 .36.131  molkJCOHHCO ＝

• 生成碳黑有以下几点不利：堵塞反应管道、增大压降、局
部区域高温、损坏催化剂、增大反应阻力、反应管爆裂。

• 为控制积碳，主要通过增加水蒸汽用量以调整气体组成和
选择适当的温度、压力来解决。

• 通常水碳比大于2 可保证不析碳。
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1.2.4 甲烷蒸气转化反应催化剂

催化剂组成

     NiO为制备催化剂最主要活
性成份。实际加速反应的活性
成份是Ni，所以使用前必须进
行还原反应，使氧化态NiO变
成还原态Ni。
①活性组分：从性能和经济考
虑，活性组分，Ni为最佳。
②助催化剂：提高镍的活性、
延长寿命和增加抗析碳能力。
③载体：使镍高度分散、晶料
变细、抗老化和抗析碳等作用。
常用的有Al2O3、MgO、K2O、
CaO、Cr2O3、TiO2和BaO
等。

    转化催化剂的有害成份为S、
As、卤素等。转化反应前必须
脱硫。通常反应温度在1000℃
左右，所以硫、砷及卤素的含量
要小于0.5ppm。

)()()()( 22 gOHsNigHsNiO  ＝
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n                                 ①共沉淀法

n （1）催化剂制备      ②混合法

n                                 ③浸渍法

n 为使Cat有足够的强度，需高温焙烧，为提高活性，常将催
化剂制成环状。

n （2）还原： 
①工业上常用H2和水蒸汽来还原，T 高于转化温度即可。

        NiO+H2 →Ni+H2O(g)        △H0
298=-026kJ/mol

②经过还原后的镍催化剂，在开停车以及发生操作事故时都有
可能被氧化剂氧化。
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1.2.5 甲烷蒸汽转化的生产方式

(1)  两段转化  工业中采用串联的两段转化工艺：

转化为强吸热的气固相
催化反应，需要外部提
供反应需要的热量，要
求设备的传热性能好。

   转化为可逆反应，温度越
高，平衡转化率越高，从组
成计算看出，1000℃以上
CH4含量才小于0.5%，要
求设备的耐高温性能。

• 采用两段转化工艺的原因：全部采用高温转化，设备费用

和操作费用太高。采用低温(700～800℃)转化和高温
(1200℃)转化的两段方式。

• 一段温度对合金钢管要求低，用合金钢管保证传热和供热；

• 二段采用砖内衬的绝热设备，并通入一定比例的空气与一段的

H2反应产生热量和高温(1200～1400℃)，保证CH4转化彻底，
同时加入了合成氨需要的原料N2。
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(2) 工艺条件

• 一段、二段转化的温度、压力、进料比等因素影响都可
以从平衡常数的计算中体现。

• 下图为二段转化的影响因素。

1、T恒定，P↑，平衡←，甲烷含量↑，X↓

2、P恒定，T↑，平衡→，甲烷含量↓ ，X↑

3、T恒定，水碳比↑，甲烷含量↓ ，X↑
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① 一段、二段转化压力

• 在合成氨的整个过程中，任何一个单元的压力都不是孤立
确定的。围绕着合成反应条件，各单元操作压力的确定，
主要依据以下原则：

• (1) 降低能耗                             能量合理利用
• (2) 提高余热利用价值                 全厂流程统筹
• (3) 减少设备体积降低投资           综合经济效益 
• 因为转化过程是体积(成倍)增加的过程，尽管加压不利于

反应平衡，但考虑到设备体积利用率、后续的CO2脱除、
合成反应条件，选择在2～3MPa压力进行转化反应。

② 水碳比(mol)
• 从反应平衡及副反应来看，水碳比高，残余甲烷含量降低，

且可防止析碳。因此一般采用较高的水碳比，约3.0～3.5。
• 原则：不析碳，原料充分利用，能耗小。
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③ 转化温度

 一段炉温度：主要考虑投资费用及设备寿命，一般选择
680~800℃。因为一段炉投资约为全厂30％，其中主
要为HK-40高镍铬合金钢管。合金钢管在温度为
950℃时寿命8.4万小时，960℃时减少到6万小时。

二段炉温度：按甲烷控制指标来确定。压力和水碳比确
定后，按甲烷平衡浓度来确定温度，若要求
yCH4<0.005，出口温度应为1000℃左右。

平衡温距：转化炉实际出口温度比平衡温度高，差值为
平衡温距T＝T－Te，平衡温距低，催化剂活性好。一、
二段平衡温距通常分别为10～15 ℃和15～30 ℃ 。
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• 指单位时间内通过单位体积催化剂的气体量 (标准状态
下的体积)。单位 h-1。

• 几种表示方式：

• 原料气空速：以干气或湿气为基准，指每1 m3催化剂
每1 h通过的含烃原料气（标准状况下）的m3数。

• 碳空速：以碳数为基准，将含烃原料中所有烃类的碳数

都折算为CH4的碳数，即每1 m3催化剂每1 h通过甲烷
（标准状况下）的m3或kmol数。

• 理论氢空速：假设含烃原料全部进行蒸汽转化和CO变
换，将其折合为H2。

• 例如1 m3 CO=1 m3 H2，  1 m3 CH4=4 m3 H2。

• 液空速：液态烃为原料时，指每1L催化剂每1h通过的
石脑油（换算气化前）的L数。

(3) 空速
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n 基准：以整个原料气的干基、湿基，或以甲烷、氮气为
基准。

n 催化剂活性高时都可增加空速，以提高生产能力。

n 实际操作时，二段转化为了使催化剂即将更换时仍能满
足工艺要求，可选低一点。但空速的决定与日产量有很
大关系。

n 原则：生产能力和催化剂用量。
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n 注意：

n 甲烷转化为一级反应，从反应速率考虑，加压可加快反应
速度，压力较高时，可采取较高的空速，即少用一些催化
剂。

n 一段转化反应管的内径与管内反应和管壁传热有关，炉管
直径越小，单位体积催化剂具有传热比表面积（m2/m3）
越大，因而空速也可越大。
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(4) 凯洛格(Kellogg)甲烷蒸汽转化工艺流程

1-钴钼加氢反应器；2-氧化锌脱硫罐；3-对流段；4-辐射段(一段炉)；5-
二段转化炉；6-第一废热锅炉；7-第二废热锅炉；8-汽包；9-辅助锅炉；

10-排风机

目前有美国凯洛格法、英国帝国化学公司ICI法和丹麦托普索等。

S<0.5×10-6

Nw/nC=3.5

500-520℃

850-860℃
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(4) 凯洛格(Kellogg)甲烷蒸汽转化工艺流程

1-钴钼加氢反应器；2-氧化锌脱硫罐；3-对流段；4-辐射段(一段炉)；5-
二段转化炉；6-第一废热锅炉；7-第二废热锅炉；8-汽包；9-辅助锅炉；

10-排风机

目前有美国凯洛格法、英国帝国化学公司ICI法和丹麦托普索等。

3.3-3.5MPa

450℃

1200℃

1000℃，3.0MPa，CH4<0.3%

370℃
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(4) 主要设备：一段转化炉

侧壁烧嘴转化炉 顶部烧嘴方箱转化炉

对
流
段

辐
射
段



42顶烧烧嘴方箱炉(Kelogg)



43侧壁烧嘴炉(TopsΦe)



44一段转化炉



45一段转化炉照片（濮阳中原大化）
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主要设备：二段转化炉

1－空气蒸气入口
2－一段转化气
3－二段转化气
4－外壳体
5－耐火(砖)衬里
6－铬基催化剂
7－转化催化剂
8－耐火球
9－夹套溢流水
10－六角形砖
11－温度计套管
12－人孔
13－水夹套
14－拱形砌体

二段转化炉是在1000℃以上高
温下把残余的甲烷进一步转化，
是合成氨生产中温度最高的催化
反应过程。

凯洛格型二段转化炉 夹层式空气分布器总高约13 m，直径约4 m

变
色
油
漆

材质不锈钢，
喷涂抗高温

材料
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1.3 原料气的净化(Purification of Synthetic 
Gas)

• 氨合成反应需要高纯度的H2和N2。无论以焦炭还是天
然气为原料获得的原料气中，都含有一氧化碳、二氧
化碳、硫化物等不利于合成反应的成分，需要在进入
合成塔之前除去。其中硫化物对蒸气转化都是有害的，
故在原料气进入界区后，首先进行脱硫。

2

4

31

33

原料气的脱硫(精脱硫)

一氧化碳变换(变二氧化碳)

二氧化碳的脱除(尿素的原料)

少量一氧化碳的脱除(甲烷化)
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•1.3.1  原料气的脱硫

一般适用于含S量较少的情况

一般适用于含S量较大的场合

•氧化锌法、钴钼加氢法、氢氧化铁法、活性碳法等

•化学吸收法、物理吸收法和化学物理综合吸收法等

• 天然气中的硫化物主要是硫化氢(H2S)，同时此外还可
能有一些有机硫化物，如硫醇(C2H5SH)、硫醚
(CH3SCH3)及噻吩(C4H4S)、二硫化碳(CS2)等。

• 硫对大多数催化剂都有毒副作用，脱硫不仅净化原料气，
而且可以回收硫磺。 
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•干法脱硫

• (1) ZnO脱硫法

• ZnO法可脱除无机硫和有机硫，主要脱除无机硫，使硫
含量<0.1×10-6。若硫含量较高，可用湿法先脱除大
量的硫；当原料气硫含量＜50×10-6时，用氧化锌脱硫
即可。

molkJgOHsZnSgSHsZnO /79)()()()( 22  ＝

SH

OH

p
p

Kp
2

2
温度/℃ 200 300 400 500

Kp 2×108 6.25×106 5.55×105 1.15×105

        一些条件下平衡S含量(10-6)的计算值如下：

H2O% 200℃ 300℃ 400℃

10 0.00055 0.018 0.20
20 0.005 0.16 1.8

Kp较大，脱
硫可完全
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 脱硫过程：氧化锌脱硫就是H2S气体在固体ZnO上进行反
应，生成H2O进入气相，ZnS则沉积在ZnO固体表面上。
脱无机硫温度约200℃。 

氧化锌法脱硫剂

脱硫剂：需要将氧化锌脱硫剂都做成高孔率的小颗粒以增
大反应和沉积面积，反应速度主要是内扩散控制。

• 硫容：
• 表征脱硫效果。
• 硫容为单位(kg)氧化锌能吸收

的硫化氢(kg)量，平均为
0.15～0.20kg/kg，最高
0.30kg/kg。

• 硫容不仅和脱硫剂的比表面积有
关，还和温度有关。
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• ZnO法脱除有机硫

)()()()( 5252 gOHHCsZnSgSHHCsZnO  ＝

)()()()()( 24233 gOHgHCsZnSgSCHCHsZnO  ＝

• ZnO脱硫法也可以脱除硫醇、硫醚等有机硫，但反应速
度较慢，一般选择较高的温度350～400℃，才能获得
较快的反应速度。反应式如下：

• 在有H2存在时，一些有机硫可先转化为H2S，再被氧化
锌所吸收，反应式如下：

4222 4 CHSHHCS  ＝

COSHHCOS  22＝
• 但ZnO对噻吩(C4H4S)的转化能力很差，所以要彻底脱

除有机硫，还需要针对有机硫的方法——钴钼加氢法。
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• (2) 钴(Co)-钼(Mo)加氢脱硫法

• 钴钼加氢脱硫法是脱除有机硫的预处理措施。钴钼加氢
催化剂几乎可使天然气中的有机硫全部转化成硫化氢，
再用氧化锌吸收就可把总S降到0.1×10－6以下。

• 有机硫加氢转化反应如下：

SHRCHHSHRCH 2322  ＝

SHCHRRCHHRSCHRCH 233222 '2'  ＝

4222 4 CHSHHCS  ＝

COSHHCOS  22＝

SHHCHSHC 2104244 4  ＝

• 钴钼加氢法还可将烯烃加氢转变成饱和烷烃，从而减少
蒸汽转化工序析碳的可能。
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钴(Co)-钼(Mo)加氢工艺条件

催化剂：以氧化铝(Al2O3)为载体，由氧化钴(CoO)
和氧化钼(MoO3)组成。Mo含量为5～13％，Co含
量为1～6％。经硫化后的活性组分为MoS2；Co9S8
也是活性成份，以防止MoS2微晶聚集长大。

工艺条件：操作条件，温度一般在300～400℃，压
力0.7～7.0MPa，由不同催化剂而定；入口空间速
度为500～1500h-1，加氢量一般按照保持反应后气
体中有5～10%氢为准。
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(3) 干法脱硫流程

流程1：硫含量较高 流程2：硫含量较低
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(4) 干法脱硫设备
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• 湿法脱硫

• 湿法脱硫的脱硫剂为溶液，用脱硫溶液吸收原料气中的
H2S，溶液在加热减压条件下得到再生，放出的H2S可
以生产硫磺(克劳斯法)，溶液再生后被循环利用。

• 湿法脱硫种类较多，如下表：

方法 脱硫剂 再生法 脱硫程度

砷碱法 As2O3、Na2CO3溶液 鼓空气 100×10－6

ADA法 Na2CO3 、ADA，酒石酸钾钠 鼓空气 20×10－6

乙醇胺法 二乙醇胺(DEA)15％水溶液 加热150℃

环丁砜法 环丁砜、乙醇胺 加热127℃ 5×10－6

酒石酸钾钠
   分子式：

环丁砜
分子式：
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(1) 脱硫改良ADA法

• 湿法脱硫可以脱除原料其中的大量S，但脱除程度不是很高，
一般只能达到10～100×10－6，且只能脱除H2S，不能脱
除有机硫。一般为天然气站使用，对天然气集中脱除H2S并
生产硫磺，原料气进入合成氨厂之后再干法脱硫。

• 改良的蒽醌二磺酸钠(Anthraguione Disulphonis Acid, 
ADA)法为化学吸收法，在湿法脱硫中应用最为普遍。

• 该法在ADA法溶液中加入适量的偏钒酸钠作载氢剂，以及少
量的三氯化铁(FeCl3)和乙二胺四乙酸(EDTA)作活化剂，
故称改良ADA法。       

蒽醌二磺酸钠(ADA)分子式
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(2) ADA法脱硫原理

• 改良ADA法脱硫包括吸收脱硫和氧化再生两个过程，在
吸收脱硫塔中：       

3322 NaHCONaHSCONaSH 

• 溶解后的NaHS进一步反应：       
 SNaOHOVNaO HNaVONaHS 2442 94223

(H)ADA NaVOO ＝HNaOH ADAOVNa 2422 32942 

在氧化再生塔中：       
O HADAOADA(H)

22 222 

OHCONaNaOHNaHCO 2323 

上述吸收脱硫的总反应式为：       
)(

2
HADASADASH 

空气



60

(3) ADA法脱硫工艺条件

PH值
8.3           8.5           8.7

H 2
S 吸

收
程

度
/%

40

30

20

10

0

PH值
6     7     8     9    10    11    12

硫
代

硫
酸

钠
的

量
/%

2.0

1.5

1.0

0.5

0

• ①  PH值
• PH值上升，Na2CO3浓度上升，对吸收硫化氢有利；但

NaOH浓度增加，对转化成单质硫不利。当PH达到8.8
时，H2S吸收基本完成；当PH值再高时，降低碳酸钠的
溶解度，影响硫的回收。通常选择8.5~9.2。
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ADA法脱硫工艺条件

      ② 钒酸盐含量  偏钒酸钠浓度过低，容易析出钒－氧
－硫沉淀；偏钒酸钠浓度增加，硫氢化物氧化速度加快。
一般应使ADA与偏钒酸盐的当量比为2左右，为2～5g/L。
      ③ ADA用量  ADA作用是将V4＋氧化为V5＋，为了加
快V4＋的氧化速率，一般使用5～10g/L。
      ④ 酒石酸钠钾用量  其作用是防止钒－氧－硫沉淀，
用量与钒浓度成正比，为偏钒酸钠浓度的0.5倍。

      ⑤ FeCl3及EDTA用量  为了加快ADA(H)的氧化速度
和改善副产硫磺的颜色，加入0.05～0.10g/kg的FeCl3；
为了防止Fe3＋形成Fe(OH)3沉淀，加入鳌合剂二乙醇胺
(EDTA)，其浓度为2.7g/kg。
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ADA法脱硫工艺条件

      ⑥ 温度    温度上升，可增
加吸收和再生的速度，但生成硫代
硫酸盐的副反应加速，不利吸收，
如图所示；温度太低，盐类的溶解
度降低而沉淀，生成的硫磺过于细
小；通常控制吸收温度为40～
50℃。

      ⑦ 压力   加压或常压，取决
于流程其它工序的压力要求。

30   40   50   60   70   80
温度/℃

硫
代

物
生

成
量

/%

8

6

4

2

0

      ⑧ 再生空气用量和再生时间  满足ADA需要且使硫
呈泡沫状悬浮以便回收，再生时间一般为25～30min。
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(4) 改良ADA法脱硫工艺流程

含H2S

空气

含H2S

含S泡沫
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1.3.2   一氧化碳变换

•  为什么进行变换？
• 天然气水蒸气转化法制备的合成气中，除H2之外，还
有CO和CO2气体。当合成气用作合成氨时，在转化
过程中配入适当比例的N2。但CO和CO2都是对合成
氨的铁催化剂有害，且CO难于去除，希望把它变为
容易去除的CO2，称为一氧化碳变换。

• 变换的作用：是将原料气中的CO变成CO2和H2。
H2是合成氨需要的原料成份，CO2在后面的脱碳和甲
烷化两个工序中除去，作为生产尿素或食品级CO2的
原料。

CO+H2O＝CO2+H2+Q变换反应
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变换反应热力学

        一氧化碳变换的反应(可逆、放热)式如下：

molkJHCOOHCO /2.41222   催化剂

OHCO

HCO

pp
pp

Kp
2

22

(1)  变换反应平衡常数

• 变换反应为放热反应，温度升高，平衡常数减小。为了
变换过程进行彻底，要求尽可能低的反应温度；但温度
低，反应速度必然减缓。为此需要选择合适的催化剂和
反应工艺。

56861.0101845.2102817.1
106574.3ln1187.18.4865ln

31026

3








TT
TTTKp



• 中(高)温变换：以Fe2O3为催化剂，温度为350～
550℃；经中温变换后原料气中的CO含量降到3.0%左
右。

• 中温变换以前采用常压操作（结合反应动力思考原因）；
现均采用加压操作，其优点有：催化剂活性更高，反应
速率更快；及设备体积较小，可节约压缩动力。

• 低温变换：使用CuO作催化剂，温度为200～280℃。
理论上CO变换可直接通过低温变换而得到较高的转化率。

• 因平衡变换率随温度升高而降低，但反应速率随温度升
高而增加。为了既保持较高的反应速率，有尽量提高平
衡变换率，工业上常采用先较高温度（400-500℃）变
换后，再串联较低温度（200-250℃）变换的两段变换
工艺。

• 经低变后可将原料气中的CO含量降到0.2-0.4%左右。

原
因？



(2) 变换率及其计算

• 变换反应进行的程度用变换率（平衡转化率）表示，即已经转
换的一氧化碳量与变换前的总一氧化碳量之比：

COCOCO nnnx )'( 

• 变换过程存在H2O，气体组成表示有两种方式；一种是包括
H2O的湿基组成，一种是不包括H2O的干基组成。

• 若分析得到变换前后CO的干基组成分别为y和y’ ，1mol干
基气体变换后为(1＋y·x)mol的干基气体，则x的计算式为：

')1( yxyxyy 

)'1(
'

xyy
yyx





变换 未变

Ø CO+H2O＝CO2+H2 
Ø 初始：1mol （CO,CO2,H2），含y mol CO；

Ø 变换后，CO变换了x·ymol，得到CO2和H2均为
x·ymol。

Ø 变换后气体总量为:(1-xy)+xy+xy=1+xy

CO衡算

CO CO2 H2

变换前 变换后

CO+H2O＝CO2+H2
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n 以1mol湿基为基准，ya、yb、yc、yd分别为CO、H2O、
CO2、H2的摩尔分率，x为CO的平衡转化率（变换率），
则各组分的平衡含量分别为ya-yax，yb-yax，yc+yax
和yd+yax，则平衡常数表示为：

2 2

2

( )( )
( )( )

CO H c a d a

CO H O a a b a

p p y y x y y x
Kp

p P y y x y y x
    

 
    

CO+H2O＝CO2+H2



变换反应动力学

(1) 变换反应机理
        变换反应为气－固相催化反应，水分子先被活性中心
吸附，并分解为H2和吸附态的O原子，当CO分子撞击到吸
附态O*时，即被氧化为CO2，并离开催化剂表面。

2
*

2 * HOOH  *2
*  COCOO

        第二步为慢反应，为CO变换的控制步骤，一级反应。
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变换反应动力学

 Kpyyyykr HCOOHCOCO 222


 *
COCOCO yykr 

)( *yykdyVsp 
*

*

ln
yy
yyVk

out

in
sp 




或者：

(2) 反应速度方程

一级反应方程式

等温积分式

k-反应速率常数，m3/(m3·h)；rCO-反应速率，以单位体积催化
剂（基准）单位时间的CO在标准态下的体积表示，m3/(m3·h)。
不同催化的k值见教材P19-20。

Kp-变换反应平衡常数。

Vsp为湿原料气空速Vsp，h-1

二级反应方程式

CO平衡含量

CO衡算

空速：在规定的条件下，单位时间，单位体
积催化剂处理的气体量，m3/m3·h
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变换反应催化剂

Ø 中温变换催化剂
Ø 中变催化剂一般用铁铬系催化剂，制作的主要成份为：

80~90%的Fe2O3；7~11％的Cr2O3；少量 K2O、MgO、
及Al2O3；制作为φ(9~9.5)×(5~10)的圆柱体；焙烧后
堆积密度约为1.3～1.5kg/L，比表面积为35～50m2/g；
空隙率为40～45％。

Ø 催化剂添加物的作用：
Ø Cr2O3：最为重要，作用是将活性组分Fe2O3分散，使催化

剂具有更细的微孔结构和较大的比表面积，防止Fe3O4的结
晶成长，使催化剂耐热性能提高，延长使用寿命，提高催化
剂的机械强度，抑制析碳副反应。

Ø K2CO3：提高催化剂的活性。
Ø MgO和Al2O3：增加催化剂的耐热性。MgO具有良好的抗

H2S的能力。



Ø 中变催化剂中的Fe2O3无催化活性。催化活性成分为
Fe3O4，使用前需要进行还原。

kJ/mol.(g) CO(s) OFeCO(g) (s) OFe 6923 24332 

kJ/mol.O(g) H(s) OFe (g)  H(s) OFe 85023 243232 

Ø 还原过程中，还可能转化为FeO和Fe等。应严格控制H2
和CO的加入量，以防温度急剧上升，并加入适量的H2O。

Ø 温度在400～500℃，水碳比＞2时，可保证生成
Fe3O4。
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Ø (2) 低温变换催化剂

Ø 低变催化剂一般用铜系催化剂。其主要成份为：15.3～31.2%的
CuO，32～62.2%的ZnO，30～40.5%的Al2O3，以及少量
Cr2O3。制作为φ5×5的圆柱体；焙烧后堆积密度约为1.4～
1.6kg/L，比表面积为60～85m2/g。

Ø ZnO和Cr2O3：分割微晶铜，提高催化剂的活性和热稳定性。        

kJ/mol.(g) COCu(s) CO(g) CuO(s) 71272 

kJ/mol.O(g) H Cu(s) (g)  HCuO(s) 78622 
Ø 还原为强放热反应，必须严格控制还原条件，使催化剂床层温

度控制在230℃以下。当温度＞250℃时可发生反应：

O(g) HZn(s)   αα-C(g)  H ZnO(s) yCu(s) y 22 

Ø 停车取出催化剂前，先通入少量O2钝化催化剂，否则与大量空
气接触会造成催化剂烧结。

Ø 活性成份为单质铜，使用前也要还原。
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(3) 催化剂中毒

        中变催化剂为Fe3O4，对S十分敏感：

QOHFeS HSHOFe  22243 433

        上述反应为可逆反应，当增加H2O蒸汽量，可使催化
活性得到恢复。

        低变催化剂为元素Cu，对H2S、冷凝水、氯化物十分
敏感。因此低变温度应高于该条件下的露点温度；氯化物当
含量达到0.01%时催化剂中毒，其来源主要为水蒸汽，要
求水蒸汽中的氯含量小于0.01×10－6。
        另外，对变换反应，一般认为内扩散的影响不能忽略。
温度升高，内表面利用率下降。压力升高，内表面利用率也
下降。小颗粒催化剂内表面利用率高。
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变换过程工艺条件

        ① 温度：可逆放热反应，温度升高，平衡常数减小，
平衡变换率降低，如图所示。从热力学和动力学关系求极
值可得出使变换率最大的温度——最佳温度Tm为：

温度/℃

C
O
变

换
率

x /
%

1

2

12

ln1
E
E

EE
RT

TT
e

e
m




 eT ——平衡温度，K

21 EE 、 ——正逆反应活化能

平衡曲线

CO+H2O＝CO2+H2+Q

Te

Tm

温度/℃

C
O
变

换
率

x/
%

Tr
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n 绝热操作线方程

n 上图为三段绝热操作（斜线），两级段间换
热（水平线）的T-x操作状况图。

n 绝热操作线方程可由热量衡算导出（见反应
工程课程）。

n 式中，λ为绝热温升。

n 绝热反应分段越多，操作越接近最佳反应温
度曲线，但流程复杂。

     0 0 0100
a R

p

y H
T T x x x x

C



    
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变换过程工艺条件

     ② 压力：变换反应为等摩尔反应，压力对平衡无明显
影响，但对反应器体积利用率有影响，一般随前段工艺条
件而定，一般为3.0MPa。
     ③ 汽气比：指进入变换炉中水蒸汽与干基原料气的摩
尔数之比。汽气比越大，CO的平衡变换率越高，同时避免
析碳和抑制生成甲烷副反应，但变换其中的CO含量降低，
绝热温升λ减小，因此汽气比也有一个适量值。生产中，在
确保变换率的前提下，尽量降低汽气比，以减少反应床层
压力降和蒸汽消耗。
      ④ 水碳比：也有用水碳比代替汽气比的用法，以H2O
摩尔数与CO摩尔数之比表示，称为水碳比。中变水碳比一
般为3.0～5.0，可通过调节床层温度来调节水碳比。

CO+H2O＝CO2+H2+Q



Ø 壳体为圆柱体，材质为
1Cr0.5Mo。低合金钢内径
3.8m，高度11.5m，催化
剂装填高度为5m，装填量
56m3。

Ø 为保护催化剂和有利于气体的
分布均匀，催化剂床层上装填
15mm×15mm×2mm的
瓷环（厚300mm），催化剂
床层下面装填有φ15-20mm
的陶瓷耐火球。

Ø 设计压力4.52MPa，温度
475℃，操作压力4.1MPa，
温度442℃，空速2494h-1。
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变换反应的工艺流程
(1) 中-低变串联流程

        图1.19 CO中变-低变串联流程

CO: 13%-15%

CO2吸收塔

降温

3MPa，370℃

CO<3%,425-
440℃

降温，330℃

220℃

240℃，CO<0.3-0.5%
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(2) 多段变换流程

160-190℃

一段

二段

400℃

160℃

去CO2吸收工序
520℃

420℃ 430℃，
CO<3.5%

冷激气
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1.3.3  二氧化碳的脱除

• CO2不仅对氨合成反应不利，而且副产CO2还可作为合成尿素的
原料或生产食品级CO2，因此必须将其分离出来，称为脱碳。

• 脱除CO2的方法很多，有物理吸收法、化学吸收法和物理化学吸
收法等。见教材P25 表1.4。

• 本节主要介绍现在合成氨厂普遍采用的化学吸收法苯菲尔
(Benfield)法，即二乙醇胺催化热钾碱溶液吸收法。

脱
二
氧
化
碳
方
法

氨水法
乙醇胺法
热碳酸钾法

水洗法
低温甲醇法
有机溶剂法

环丁砜法
聚乙二醇二甲醚法

化学吸收法

物理-化学法

物理吸收法
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苯菲尔(Benfield)法脱碳

        CO2在苯菲尔溶液中的吸收过程，其传质机理属于化
学吸收范围，即速度较慢的化学反应是整个吸收过程的控制
步骤。CO2吸收及其再生的过程可用如下可逆反应式表示： 

Q(aq)KHCO O (aq) H (aq)CO K (aq)CO  32322 2

由于受反应速度的限制，气体中CO2与溶液中K2CO3的反应速度较慢。
为了加快CO2在K2CO3溶液中的吸收速度，通常在K2CO3溶液中又添加
了一种催化剂二乙醇胺(di-ethanol-amine或R1R2NH，简称为
DEA )。

 (vap) CO2 O (vap) H 2



n 苯菲尔法不但能脱去CO2，还可除去原料气中的H2S等
酸性气体。

n 再生

n K2CO3吸收CO2后，变为KHCO3，溶液pH值减少，吸
收能力下降，需再生脱除CO2。再生反应式：

       2KHCO3      K2CO3+H2O+CO2

n 再生需较高的温度和较低的压力，但压力不小于0.015 
MPa。

n 再生液还需加入偏钒酸钾（KVO3）或V2O5作为缓蚀剂
，以使碳钢设备表面形成氧化铁保护膜。

n 另外，还需加入消泡剂，如有机硅酮类、聚醚类或高级
醇类。


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苯菲尔脱碳工艺条件和流程（P27）

图 1.22  苯菲尔法的工艺流程图

淬冷至露点

CO2<1.0×10-3，去
甲烷化

富液

CO2

两段吸收，两段再生

水力透平

为什么淬冷？
P27

H2O

贫液

半贫液

CO2

放热

贫液：半贫液=3:1
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工艺条件

  ① 溶液组成：质量浓度CK2CO3＝27～30%；CDEA＝
2.5～5%；缓蚀剂KVO3 ≈0.5%；消泡剂(聚醚或硅酮乳
液)几十个ppm。 

  ②  吸收压力：天然气为原料时，吸收压力2.7～
2.8MPa；以煤焦为原料时，1.8～2.0MPa；

  ③  吸收温度：半贫液温度由再生塔中部操作温度决定，
一般为110～115℃；贫液温度由净化气二氧化碳含量要求
决定，常为70～80℃。

  ④ 转化度：贫液0.15～0.25；半贫液0.35～0.45。

  ⑤ 再生温度及压力：再生温度取决于压力，压力略高于
大气压，在此压力溶液沸点下操作。

  ⑥ 再生塔顶水气比：塔底水蒸汽再生，水气比大，再生
彻底，但能耗增加，一般1.8～2.2。
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• 吸收塔是在加压下操作的。它采用两段
吸收，入上塔的溶液量仅为循环量的

1/4，同时，上塔吸收CO2的负荷也较
小。为节省投资，塔分为直径不同的上

下两段，上塔内径2.2 m，下塔内径
3.4 m，总高约33.5 m。

• 上塔装填碳钢鲍尔环填料，由于气、液
界面处易被腐蚀，故于碳钢鲍尔环上面

铺填0.6 m高度的不锈钢鲍尔环以抗腐
蚀。上部填料总高7.4 m，体积合计
28.1 m3。

• 下塔装填碳钢鲍尔环两层，除每层上面

装0.6 m高的不锈钢鲍尔环外，在第二
层的下面还装填1.2 m高的不锈钢填料，
以防止进气对填料的冲刷，导致钝化膜

的破坏。下部填料总高为12.4 m，体
积合112.6 m3。

• 为防止塔底流出的溶液因产生旋涡将气
体带人再生塔，因此，在富液出口处设
有破旋涡装置。

1-除沫器；

2,6-液体分配管；

3,7-液体分布器；

4-填料支撑板；

5-压紧篦子板；

8-填料卸出口(4个)；

9-气体分配管；

10-消泡器；

11-防涡流挡板
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• 塔内径4.2 m，总高57.2 m，分4
层装置碳钢鲍尔环填料，每层上面

装有0.6 m高度的不锈钢鲍尔环，
合计填料高7.1 m。

• 塔上部除捕雾器外，设有两块浮阀
塔板，喷入冷凝液洗涤即将逸出的

再生CO2气，以减少溶液带出量，
同时降低再生CO2出气温度至94℃，
减少了CO2气带出热量，降低了再
生热量消耗。

• 自塔中流出的溶液需要进一步再生，
而加热和升温是有利的。因此，流
出的溶液入再沸器被加热沸腾，再
返回塔内，借助热虹吸作用原理，
溶液进行自然循环。

1-除沫器；

2-液体分配器；

3,4,7-液体再分配器；

5-填料卸出口(3个)

6-液体分配器；

8-贫液出口；

9~13-人孔
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拉西环 鲍尔环 矩鞍环 金属鞍环

阶梯环 θ环 丝网波纹

几种填料形状
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1.3.4  少量一氧化碳的脱除

n 为什么要甲烷化？     
n 经变换和脱碳之后，原料气中除一定比例的H2和N2之外，

还有少量的CO(<0.5%)和CO2(<0.1%)。为了防止它
们对合成氨催化剂(Fe3O4)中毒，必须作进一步的净化，生
产中也称“原料气的精制”，最终使原料气中的CO含量小
于1.0×10-5，CO2含量小于2.5×10-5。

n 精制方法通常有：

n ① 铜氨液洗涤法 用醋酸铜氨液[Cu(NH3)2Ac在高压低温
下吸收CO、CO2并在减压加热下再生的方法。我国以无烟
煤或焦炭为原料的合成氨厂多采用铜洗流程。

n ② 甲烷化法 在催化剂作用下，CO和CO2与H2反应生成无
毒的CH4。需残余CO含量低，目前工业中多用甲烷化法。 
③ 液氮洗涤法 低温冷凝并用液氮洗涤的物理吸收法。
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(1) 甲烷化法基本原理

        甲烷化反应是前面蒸汽转化反应的逆过程： 
molkJOHCHHCO 4.2063 242 

molkJOHCHHCO 2.16524 2422 
        上述反应为强放热反应，低温有利于反应平衡。和蒸
汽转化反应类似，以Ni作为甲烷化的催化剂，Al2O3为载
体，NiO为活性成分。在Ni催化剂上的副反应： 

22 COCCO  4)(4 CONiNiCO 

        强放热反应的催化剂床层会出现显著温升，每
1%CO的绝热温升为72℃，每1%CO2的绝热温升为
60℃。总温升计算为：

inin COCOT ][60][72 2

(1)

(2)
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(2) 反应平衡及组成

温度
/℃

平衡常数 平衡组成/mol％

CH4 H2O H2 CO2 CO

200 2.176×1011 9.549×108 22.13 77.54 0.27 0.0673 0.0000
300 1.564×107 3.986×105 21.77 76.65 1.26 0.3160 0.0001
400  1.734×105 1.489×103 20.85 74.42  3.78 0.94 0.0041
500  1.060×102 21.73 19.15 70.27  8.45   2.07 0.0511

     反应平衡常数(上标r)可用蒸汽转化平衡常数进行计算： 

3
2

24

1
HCO

OHCHr

pp
pp

Kp



 4

2

22

24

2
HCO

OHCHr

pp
pp

Kp





11
1

KpKp r  )(1 212
KpKpKp r 

200~500℃、3MPa下，H2O/CH4=3.5的平衡组成： 

rKp
1

rKp
2

减
少
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(3) 反应动力学

)( *
iii yykr 

        甲烷化反应在Ni催化剂上进行十分迅速而彻底，CO
和CO2甲烷化均为一级反应。因CO2甲烷化反应较慢，通
常以加倍进口浓度来抵消二者速度的不同，则可以使用相
同的反应速度方程。前面推出一级反应的速度式为：

*

*

ln
i

out
i

i
in
i

sp yy
yyVk






        考虑平衡浓度(上标*)可以忽略，反应速率常数：

out
CO

out
CO

in
CO

in
CO

sp yy
yy

Vk
2

2

2
2

ln



空速，1/h

        可见，增加空速能加快反应速度；且在CO含量
0.25%以上时属于内扩散控制， CO含量0.25%以下时
属于外扩散控制，应减小催化剂颗粒。
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(4) 工艺条件的选择

Ø ①  温度：低温对甲烷化反应平衡有利，但温度过低时，

CO会与Ni生产羰基Ni，且反应速度较慢。实际生产中，
温度一般控制在280~420℃；

Ø ② 压力：甲烷化是体积减小的反应，提高压力有利于
化学平衡，并使反应速度加快，提高单位体积设备和催
化剂的生产能力。在生产中，与前后工段压力有关，一

般为2~3MPa；
Ø ③原料气成分：若原料气中的CO和CO2含量高，催化

剂床层温升过大，易造成催化剂超温，并且甲烷化后原

料气中的CH4含量能加。一般要求CO和CO2体积百分
含量小于0.7%。

Ø 甲烷化只适用于少量CO和CO2的脱除。



95

(5) 工艺流程

预热
冷却

图1.28 甲烷化精制原料气流程图
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1.4  氨的合成(Synthesis of Ammonia)

        获得H2/N2约为3:1的原料气后，就要进行合成氨关
键的最后一步反应——氨的合成。但要获得工业效益(产量)，
合成条件必须高温、高压、催化剂。首先分析氨合成的原理。

氨的合成

热力学基础 动力学基础
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1.4.1  氨合成反应的热力学基础

化学平衡, 氨合成反应：

molkJNHNH /22.46
2
1

2
3

322 

• 氨合成为体积减小的放热反应。反应热效应与温度、压力
(MPa)、气体组成有关。

• 下式为回归得到的经验式，以纯氮氢气为原料。当温度为
360℃、压力为15.0MPa时，△H=－60.8kJ/mol。

)/(100828.710572.103864.22
)1089963.11047344.35304.22(9.38338

3624

3105

molkJTTT
pTTH





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氨合成平衡常数表示

        反应达到平衡时的平衡常数可表示为：





 KKp

pp
p

K
NH

NH

NH

NH
f 5.05.15.05.1

22

3

22

3

        式中φi为混合物组分逸度系数，Kf为逸度表示的平
衡常数，可由热力学关系计算。通过严格的热力学计算，
得出Kf和各组分的逸度系数φi之后，可得Kp，进一步计算
出平衡各组分组成。Kp表达式如下：

5.05.15.05.1
22

3

22

3 1
NH

NH

NH

NH

yy
y

ppp
p

Kp







ff GKRT ln

        上述计算必需借助计算机完成。大量的有关合成氨的
研究，已经得到许多经验型的、简捷适用的关系式。



99

氨合成平衡常数计算

Ø 可见，Kp不仅与温度(Kf)有关，还与压力(Kφ)有关。

Ø 在1.0～100MPa下，Kp可用以下经验公式计算：

ITBTTTKp   2710856.1lg4943.2/8.2074lg

        其中B和I为与压力有关的系数，见下表：

p, MPa 1 3 5 10 30 60 100
B×104 0 0.34 1.256 1.256 1.256 10.856 26.833

I 1.933 2.021 2.090 2.113 2.206 3.059 4.473

 KKKp f
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反应平衡氨含量计算

        有了平衡常数Kp，计算平衡氨含量就比较容易。设
进口氢氮比为r，平衡混合气中NH3的平衡组成为yNH3，
惰性气体组成为yi，则：

1
1)1(

32 

r

yyy NHiN 1
)1(

32 

r

ryyy NHiH

5.1

2

25.05.1
)1(

)1(
1

3

3

22

3

rp
r

yy
y

yy
y

p
Kp

NHi

NH

NH

NH












2

5.1

2 )1()1(
3

3




 r
rpKp

yy
y

NHi

NH

        当进气条件已知时，T、p确定，r和yi也可以得到，
解一元二次方程即可。
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典型的氨平衡组成

T/℃
压力/MPa

10 15 20 32 60 80
360 35.10 43.35 49.62 60.43 75.32 81.80
384 29.00 36.84 43.00 54.00 69.94 77.24
424 20.63 27.39 33.00 43.60 60.35 68.68
464 14.48 19.94 24.71 34.24 50.62 59.42
504 10.15 14.39 18.24 30.90 41.44 50.13
552 6.71 9.75 12.62 18.99 31.81 39.78

    r＝3时，一些温度、压力下的平衡氨含量值如下表：

     从上表也可看出，温度升高平衡氨含量下降；压力增
加，平衡氨含量增加。这是由反应本身为放热反应和反应
分子数减少决定的。
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影响平衡氨含量的因素

①  氢氮比r的影响

2

5.1

2 )1()1(
3

3




 r
rpKp

yy
y

NHi

NH

        要使yNH3最大，可使右边最大即可，则：

0])1([ 25.1




dr
rrd

0
)1(

)1(2)1(5.1
4

5.125.0





r

rrrr

3r0)1(2)1(5.1 5.125.0  rrrr

        即进料氢氮比r为化学计量比(3)时，平衡氨含量达
到最大。但实际中考虑到其它因素，最大平衡氨含量的进

料氢氮比r不为3。在压力为10～100MPa，氢氮比r的
适宜值为2.9~3.0。
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② 惰性气体对平衡氨含量的影响

2

5.1

2 )1()1(
3

3




 r
rpKp

yy
y

NHi

NH

        ◆ 惰性气体yi含量增加，左边分母减小，平衡氨含量肯
定减小，即惰性气体对氨合成不利。

        ◆ 另外，氨合成为不完全反应，未反应原料气体需要循
环利用，必然造成惰性气体的富集，最终采取部分放空的办法
减少惰性气体，造成原料气的浪费。

        ◆ 从提高压力对氨合成反应有利来分析，增加惰性气体
含量相当于降低了反应物的分压，对平衡不利。

        理论上，惰性气体越少越好，但CH4和N2、H2的分离非
常不易，布朗工艺等一些新型深冷工艺可以通过深度冷却分离
掉合成气中的CH4，提高了平衡氨含量。

        根据原料气净化工艺，合成氨原料气中难免有CH4等不
反应气体，称为惰性气体。根据如下计算式：
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1.4.2 氨合成反应动力学基础 

    氨合成反应必须用催化剂，没有催化剂，即使在很高
压力下反应速度也很小，生成的氨浓度很低。

铁基催化剂

  氨合成反应常用的催化剂是铁基催化剂。催化剂的制备
组成如下，制作成2~3mm厚、5~10mm外径的、黑
色有金属光泽、有磁性的不规则片状颗粒：

   活性成分：Fe3O4(FeO· Fe2O3，Fe2+/Fe3+0.5) 
   促进剂为：K2O, CaO, MgO, Al2O3, SiO2

   对反应有催化活性的成分是金属铁，所以使用前要将催
化剂还原。通常用氢气作还原剂：

kJ/mol.O(g)HFe(s)(g)HFeO(s) 183022 
kJ/mol.O(g)HFe(s)(g)H(s)OFe 7498323 2232 
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(1) 催化剂的成分

        Al2O3：加入Al2O3可生成合金FeO· Al2O3，其结构
与Fe3O4 (FeO· Fe2O3)相似，使Fe3O4分布均匀。

        MgO：其作用与Al2O3类似，它还有增强催化剂抗毒
能力、保护催化剂、延长催化剂寿命等作用。

         K2O：可使催化剂的金属电子逸出功降低，虽然减少
了催化剂的表面积，但活性却增大。

         CaO：有利于Al2O3和Fe3O4固熔体的形成，降低固
熔体的熔点和黏度，提高催化剂的热稳定性好抗毒能力。

         SiO2：磁铁矿的杂质，类似于Al2O3，可稳定α-Fe晶
粒的作用，增强催化剂的耐热性好抗水能力。

         催化剂堆积密度为2.5~3.0g/cm3，空隙率为
40~50%，还原后的内表面积约为4~16m2/g。
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(2) 催化剂的还原

• 装入氨合成塔的催化剂在使用前需要进行H2还原，使氧
化铁变为α-Fe 微晶才有活性。还原条件应使铁充分被
还原，还原后比表面积最大。

◆ 因还原反应为强吸热反应，通常采用N2、H2混合气体进
行还原，以便控制还原速度和床层温度；

◆ 还原温度高，还原速度快，但生成的α-Fe 微晶颗粒较
大，比表面积降低，一般选500~520℃；

◆ 还原压力高，H2分压高，反应速度快，但也提高了H2O
的分压，增加了反复氧化还原，一般选10~20MPa；

◆ 空速较大为好，在保证供热传热的条件下，空速大，气
体扩散快，降低H2O的分压，一般选10000h-1以上；

◆ 反应后气体中H2/H2O之比要尽可能高，H2O气含量在
0.7~2.0 g/m3之间为宜。
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(3) 催化剂的氧化

u还原后的催化剂遇到空气会强烈氧化而烧结，停用的催
化剂需要采用缓慢氧化的方法，在保持晶体结构的前提

下，氧化成氧化物(FeO· Fe2O3)才能暴露在空气中存
放。

u氧化方法

◆ 先将系统降压到0.5~4MPa，温度降到50~90℃；

◆ 用氮气置换催化剂床层的气体；

◆ 向氮气中逐渐加入空气，使混合物气体中的氧含量由 
0.2逐渐增加到20%；

◆ 氧化为放热反应，床层温度上升，需严格控制温升速度，
一般不超过10℃/h；

◆ 氧化最终温度以不超过130℃为宜。
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氨合成铁催化剂
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反应机理与动力学方程

催化剂活性中心[K-Fe]上氨的合成反应历程如下：

][][ 22 FeKNFeKN 

][2][2 FeKNFeKN 

][2][2 2 FeKNHHFeKN 

][2][2 22 FeKNHHFeKNH 

][2][2 322 FeKNHHFeKNH 

][2][2 33 FeKNHFeKNH 

由此机理导出的动力学方程为：

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 —— 为实验常数，
工业条件下，Fe催化
剂一般 0.5 。
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动力学方程

    式中k1、k2分别为正逆反应的速率常数：







 

RT
Ekk 1

0,11 exp







 

RT
Ekk 2

0,22 exp

kmolkJE 75360~586001 

kmolkJE 192590~1674702 

     从动力学方程可得，k1、k2与平衡常数的关系如下：
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     在远离平衡的反应区，下面的动力学方程能更好的描述
氨合成反应：


22

1
HN ppkr 5.0
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影响反应速率的因素

(1) 空间速度

        空间速度(空速)指单位时间里，所处理的以催化剂
床层体积为计量单位的原料气量，1/h，一般将气体体积
折算为标准状态(293.15K，0.101325MPa)下。空速
增加，单位时间处理的原料气多，生产强度大。

        实际生产不可能无限增加空速，空速大系统阻力大，
功耗增大。一般空速值为30MPa时20000～30000h-1；
15 MPa时10000h-1。
下表为不同空速下的出口氨含量。

空速/h-1 425℃ 450℃ 475℃ 500℃ 525℃

15000 14.5 19.6 21.6 23.0 19.3
30000 11.7 14.6 17.7 18.2 16.7
45000 9.4 12.7 15.2 16.5 15.7
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生产强度(G)和氨产量(W)

    单程反应的氨产率α为反应出口氨量减进口氨量：

)1)(1(
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   3 3 30 1 2 (1 )NH NH NHn n y n y n y         )1(
30 NHynn 

生产强度(G) ：单位时间、单位体积催化剂的产氨量。
氨分解基流量：将含氨混合气折算成不含氨的氢氮气的流量。
根据N2＋3H2＝2NH3反应式，氨合成过程物质的摩尔数减
半，则氨分解基流量(n0)和实际流量(n)之间的关系：
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生产强度(G)和氨产量(W)的计算

    将进口流量n1(kmol/h)转换为空速Vs1，则：

Rs VnV 414.2211 

414.2211 Rs VVn 
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    由此可以得出单位体积催化剂的生产强度G和氨产量W：

)( hkgVGW R

    VR —— 反应器催化剂床层体积，m3：
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(2) 温度

        氨合成反应是可逆放热反应，反应温度取决于催化剂
类型和合成塔材质结构。和变换反应类似，氨合成反应存

在一最适宜温度Tm和平衡温度Te关系如下：

1

2

12

ln1
E
E

EE
RT

T
T e

m

e 




在生产中，控制最适宜温度是指控制“热点”温度，“热
点”温度是指在反应过程中催化剂层中温度最高的那一
“点”。
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图1.30 H2/N2=3下的平衡温度和最适宜温度

1,6-30MPa, y惰=0.12下的平衡温度线和最佳温度线; 
2,7-30MPa, y=0.15; 3,8-20MPa, y=0.15; 
4,9-20MPa,y=0.18; 5,10-15MPa, y=0.13;
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(3) 压力和氢氮比

• 压力：从速度方程可看出，提高压力可使正反应速度增
加大于逆反应速度增加，所以一般选择较高压力。同时
必须在较高压力下才有可观的速度。但现代设计并不盲
目高压力，而是综合考虑全厂经济效益，选择压力比以
前有所降低。

• 氢氮比：这一因素在化学平衡中已经讨论过，考虑动力
学等其它因素时，氮含量可略提高，但基本无大变化，
仍为2.9～3.0的范围。
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1.4.3  氨的合成工艺和流程

        氨合成工序不但有氨合成反应，还有氨分离及未反应
气体循环等，流程复杂，影响因素多。

合成氨工艺步骤

氨合成工艺示意图



 (1) 原料气的压缩

n经过精制的原料气(氢氮气)，一般压力只有3MPa，氨合
成压力为15～30MPa，需要经过压缩至合成压力。

n(2) 原料气的预热

        压缩后的原料气需要加热到催化剂的起始活性温度，
再送入催化剂床层。一般利用合成反应所放出的热量作为热
源，开工时可利用电加热炉供热。

118
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(3) 氨的分离

• 从合成塔反应出来的混合气体中，氨的含量一般只有20
％左右，需要经过分离才能得到产品氨，并将未反应的
氢氮气返回合成塔继续反应。

• 冷却分离过程是一个能耗较大的过程，较高温度时可用
水冷，冷至较低温度一般用氨冷。就是用液氨作冷源，
经过较复杂的冷冻流程将工艺气中的氨冷凝分离出来。

• 分离氨之后的气体含有少量氨，同时还含有H2，要送循
环系统再入合成塔循环反应。为了维持系统浓度稳定，
惰性气体浓度不至累积过高，只有少量气体被引出作进
一步处理。现在一般都要将里面所含H2分离出来循环利
用，不再是简单地用作燃料。

• 液氨冷冻系统的传热温差一般都较小，所以流程复杂。
这是热力学上功的损失因素所决定了的。
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(4) 氨合成及分离过程分析

◆ 考虑到实际冷却分离中的雾状夹带，需要将气体冷却到
－20℃以下，才能使气体中的氨含量小于3%，因此一
般需要经过水介质冷却再接氨介质冷却。

◆ 氨冷凝过程中，会有H2、N2及惰性气体溶解到液氨中，
在贮槽减压后又解吸出来，形成“弛放气”。 

◆ 分离氨之后的气体，主要是未反应的H2和N2，要送循
环系统再入合成塔反应。经过循环压缩机后，和新鲜原
料气汇合，循环压缩机的进出口压差为2～3MPa。

◆不断的循环，惰性气体将不断累积。为了维持系统浓度
稳定，需要将少量气体被引出作进一步处理，或作燃料，
或将H2单独分离出来再循环利用。

◆ 氨合成为放热反应，反应热可通过预热原料气、预热锅
炉给水、副产蒸汽等方式回收利用。
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氨合成流程(凯洛格流程)

8℃

循环气

15.5MPa，
69℃

-9℃
10℃

-4℃

-23℃

141℃

循环
气

普利森H2回收系统

循环气

驰
放
气
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凯洛格流程描述

◆ 新鲜气经几级压缩后与循环气混合冷却、升温并分几股
进入氨合成塔。

◆ 反应后气体温度较高，所以先经锅炉给水预热器后再向
新鲜气供热。

◆ 只分离很少部分氨(为维持浓度稳定分离需要排放部分
惰性气体)后就进入循环压缩，与新鲜气混后再经复杂冷
冻流程逐步冷却到-23℃，经高压氨分离器分离氨后再
升温进入氨合成塔。低压氨分离器是为了分离要求设置
的。

◆ 流程特点：① 先循环混合再冷却分离，冷冻功耗小但循
环功耗大，总能耗小；② 循环线中放空，惰气含量高，
但有氨回收，氨损耗不大；③ 三级氨冷和三级氨闪蒸结
合，增加了冷冻系数，有节能作用。
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氨合成塔

(1) 基本要求：
       ① 维持自热、有利于升温还原、催化剂生产强度大；
       ② 催化剂床层分布合理、保持催化剂活性；
       ③ 气流均匀、压降小；
       ④ 换热强度大、换热体积小、塔内空间利用率高；
       ⑤ 生产稳定、操作灵活、操作弹性大；
       ⑥ 结构简单可靠、内件有自由余地。

       另外，氨合成反应在高温、高压下进行，氢氮气对
碳钢有氢脆(氢溶解)、腐蚀(反应)作用：

423 32 CHFeHCFe 

422 CHHC  44 CHHC 
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(2) 氨合成塔的结构特点

        为了满足高温、高
压的双重要求，合成塔
由内件和外筒两部分组
成。内件用(Ni、Cr)不
锈钢制作，耐500℃高
温和腐蚀，不承受压力；
外筒用低碳合金钢或优
质碳钢制成，承受高压。
右图为三套管并流合成
塔内件。
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(3) 氨合成塔的分类

• 工业生产中，合成塔的结构繁多。外形分：立式、卧式
和球形。按移走反应热的方式：直接换热（冷激式）和
间接换热式（冷管式）。

• 冷管式又分双套管、三套管、U型管及单管并流等。按
催化剂床层分布不同分为轴向塔和径向塔（压降和阻力

小）。       
• ① 冷管式
• 在催化剂层内设置冷却管，用反应前的低温原料气移走

反应热，降低反应温度，并预热原料气。适用于小型氨
厂。

n 合成塔内件主要由催化剂框、分气盒、热交换器和电加
热器组成。



n ② 冷激式  催化剂分3～5层，每层为绝热反应段，层间
掺入冷原料气控制反应气温度。

n ③ 间接换热式 催化剂分3～5层，每层为绝热反应段，层
间设置换热器控制反应气温度。该法避免冷激式降低了氨
合成率的缺点，节能降耗效果明显。
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间接换热式 原料气冷激式 非原料气冷激式
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n 自热式连续换热催化反应器的冷管结构及温度分布

单管逆流式催化床

热点
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并流双套管式催化床
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并流三套管式催化床

1

2

4

1-外冷管；2-内冷管；3-
催化剂；4-分气盒

3



131

单管并流式催化床

1

2

3

1-催化剂；2-升气管；
3-冷管
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(4) 氨合成塔示例

并流双套管合成塔

1-外筒；2-催化剂；3-热交换器；
4-冷却套管；5-热电偶管；6-分气
盒；7-点加热器；8-中心管；9-冷
气管

n 塔内分两个区域，上半
部是催化剂筐，下半部
是热交换器；

主线

副线

合成气

分气盒



133轴向冷激式氨合成塔

图1.39 床层温度分布
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n 冷激式合成塔的特点：
n 日产千吨以上的大型合成塔均采用冷激式。

n 催化剂多层填放。第一层温度较高且反应速度快，其堆放量较少；最
末层温度较低，堆放量较多，提高氨的收率。

n 床层越多，过程越接近最适宜反应温度，但结构复杂，增产量不明显。

n 15-17.5MPa，设计4层；17.5-22MPa，3层；20MPa以上，
2-3层。

表1.14 冷激式合成塔的主要优缺点

优点 缺点

1. 结构简单，无复杂内冷装置 1. 冷激气起稀释作用，比冷管塔用催化剂
多，生产强度低

2. 催化剂填放均匀，温度和气体分布均匀 2. 反应器前的换热器面积较大

3. 温度调节灵活，操作平稳，可接近最适
宜温度生产

3. 进塔气体纯度高

4. 床层气流阻力小
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• 特点：

• 1. 较轴向合成塔具有
较短的气流路径，较
小的床层气流阻力，
可增大空速，提高生
产能力；

• 2. 可选用较小的催化
剂粒度（1.6-
2.6mm），减少内
扩散，提高内表面利
用率，提高氨净值；

• 3. 催化剂可均匀还原；

• 4. 床层压降小，动力
消耗小。



n 大型氨厂的消耗

n 天然气（包括油田气）制氨是非常理想的原料，是世界合
成氨生产的主要原料，而大型氨厂的动力主要是蒸汽，以
驱动蒸汽透平。

n 以一个日产1000T氨的天然气蒸汽转化法总流程的功耗、
余热回收及利用实例。

n 整个装置只有天然气、工艺空气、合成气和氨等四台离心
压缩机，加上主要机泵，蒸汽及动力消耗如下：

日产1000T氨装置的蒸汽与动力消耗分配



天然气制氨物料流程示意图（标准状态下）



• 热能回收方法
• (1) 加热锅炉给水(大型

氨厂)
• (2) 利用余热副产蒸汽

(中小型氨厂)
• 锅炉给水经水处理系统后，

一路去合成塔出口气体水
加热器加热，另一路去低
变炉出口气体水加热器加
热，然后两路汇合，送入
高变炉出口气体水加热器
进一步加热。

• 高压蒸汽主要通过二段转
化气废热锅炉发生，产气

量为166T/h。
• 辅助锅炉产高压蒸汽

63.5T/h。

• 绝对压力为10MPa的高
压蒸汽再经过对流段过热

倒510℃。
大型氨装置余热回收机利用示意图



• 过热的高压蒸汽首先全部

（230.5T/h）送入合成
气背压式透平机，出汽绝

压为3.95MPa，温度为
390℃。

• 蒸汽送入中压蒸汽管网其

中抽出85T/h作为工艺原
料送一段转化炉，其余送
入中压透平，用来驱动机
泵。低压蒸汽作为加热介
质。

• 大型装置余热利用比一般
中小型装置优越之处在于
高温高压过热蒸汽首先用
于透平机输出动力，逐级
降压降温，最后才作为加
热介质使用。

•凝汽式汽轮机排出的蒸汽流入凝汽器，
排汽压力低于大气压力，因此具有良好

的热力性能，是最为常用的一种汽轮机； 
•背压式汽轮机的排汽压力大于大气压

力的汽轮机； 凝汽式专门用来发电，
而背压式用于热电联供。

大型氨装置余热回收及利用示意图



日产1200T氨装置的能量流程图（GJ/T氨）

• 产品氨具有的能量占输入

能量的49%：

18400 100% 49%
37300 200

 


• 若加上外输蒸汽，能量利

用率将近60%：

18400 100 3400 100%
37300 200

58.5%

 




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合成氨技术发展趋势

n 发展阶段

n 发明阶段（1901-1918年）；

n 推广阶段（1919-1945年）；

n 原料结构变迁阶段（1946-20世纪60年代初）；

n 大型化阶段（20世纪60年代初-1973年左右）和节能降
耗阶段（1973年至今）。
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n 发展趋势

n （1）装置改进

n 单系列合成氨装置生产能力从2kT/d提高至4-5kT/d；
以天然气为原料制氨的吨氨能耗接近理论水平，但以油
和煤为原料制氨，可有所作为。

n ① 关键性的工序和设备

n a. 合成气制备：天然气自热转化技术和非催化部分氧
化技术将发挥重要作用。

n b. 合成气净化技术：低温甲醇洗、低温液氮洗为代表
的低温净化技术。
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n c. 氨合成技术：以Uhde公司的“双压法氨合成工艺”
和Kellogg公司的“基于钌基催化剂KAAP工艺”。

n d. 合成气压缩机：大型合成气压缩机正在开发。

n ② 低能耗合成氨装置技术开发

n a. 合成气制备工艺单元，采用预转化技术，低水碳比
转化技术和换热式转化技术等。

n b. CO变换工艺单元，采用等温CO变换技术和低水汽
比CO变换技术。

n c. CO2脱碳工序，吸收剂无毒、无害、吸收能力强，
再生热耗更低等。

n d. 氨合成工段，增大氨合成转化率，降低合成压力、
减小合成回路压降、合理利用能量。开发气体分布更
均匀、阻力更小，结构更加合理的合成塔及内件；开
发低压、高活性合成催化剂，实现“等压合成”。
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n （2）原料结构调整
n 以“油改气”和“油改煤”为核心的原料结构调整和以

“多联产和再加工”为核心的产品结构调整，是合成氨
装置“改善经济性、增强竞争力”的有效途径。

n 石油时代正步入煤炭（气体）时代，以轻油和渣油为原
料制氨装置无竞争优势。

n 洁净煤气化技术：以Texaco水煤浆气化和Shell粉煤气
化为代表。

n 天然气制合成气技术：天然气自热转化技术、非催化部
分氧化技术等。

n 联产和再加工技术：联产氢气、C1化工产品和尿素等。
n 总之：“低能耗、高效率、零排放”。
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我国合成氨原料结构占产能的比例（%）

年份 2000 2006 2007 2008
天然气 14 21.3 20.2 20.1
煤炭+石油焦 65 76.3 77.2 77.2
石脑油（燃油） 21 2.0 2.0 2.1
焦炉气 0.4 0.6 0.6

全球合成氨原料结构占产能的比例（%）

 2000 2008 2013
天然气 72 66 68

煤炭+石油焦 20 28 28
石脑油（燃油） 8 6 5
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本章复习思考题

n 1. 画出和理解以天然气为原料的合成氨的原则流程图。合成
氨生产的凯洛格流程主要特征是什么？各部分任务如何？

n 2. 天然气蒸汽转化制气过程的基本原理与工艺流程如何？能
量利用特点如何？

n 3. 脱硫的主要方法有哪些？干法脱硫和湿法脱硫的工艺条件
如何？

n 4. 变换工序主要任务是什么？说明中（高）温变换和低温变
换的温度、催化剂、出口CO含量。

n 5. 脱碳工序基本原理和流程特点是什么？能量消耗主要在哪
个设备上？

n 6. 简述轴向和径向冷激式合成塔的特点。

n 7. 冷管式氨合成塔是如何实现外筒不受高温，内件不受高压
的设计目的的。


