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对流换热型一段转化炉运行状况分析
’

吕志敏

( 盐城工专化学工程系
,

盐城
,

2 2 4 0 0 3 )

摘 要 对 L C A 流程中的转化 炉管内外运行过程进行分析及讨论
。

结果表明
,

在适宜的条件

下
,

用二段转化气的热童提供给一段转化反应是可行的
。

关键词 天 然气蒸汽转化 对流换热型转化炉

分类号 T K 1 2 T Q l l 3

80 年代以来
,

国外的工程公司相继推出若干种各具特色的低能耗合成氨流程设计方案
,

其中 IC I 公司专门为中型氨厂开发的 L C A 流程
,

其吨氨能耗为 29
.

3 G J
,

已接近 80 年代 日产

千吨大型氨厂的能耗水平
。

这种节能流程为我国以天然气为原料的中小型氨厂的节能改造
,

提

供了可以信服的样板
。

L C A 流程中最主要的节能措施是用对流换热型转化炉代替传统的一段转化炉
,

其转化流

程如图 1所示
。

在对流换热式转化炉 中
,

原料气通过装有催

化剂的管程进行蒸汽转化反应
,

由二段转化炉来的高温转

化气在各壳程中进行强制对流传热向管内供热
。

本文根据

转化系统的热量平衡和对流换热式转化炉的热力学计算
,

着重对该转化炉管 内外的运行过程进行分析和讨论
。

转化系统的热量平衡

在 C L A 流程的转化 系统中
,

一段和二段转化过程是

一个统一的整体
,

对流换热式转化炉的热量平衡与整个转

化系统的热量平衡有关
。

采用文献 4[] s[] 介绍的方法
,

建立该

系统热量平衡计算方程组
。

此方程组包含物料平衡
、

化学反

对流换热式转化炉 二段炉

图 1 L C A 流 程转化系统流程图

应平衡和热量平衡等三种类型的计算方程共 21 个以及设计变量 41 个
。

给定天然气
、

工艺空气

的流量和组成
,

水碳化
,

入 口温度和压力
,

二段炉出 口 甲烷 ( C H
;
)含量等参数

,

将热量平衡方程

组联立求解
,

就可求出对流换热型转化炉和
.

二段炉出口物流的流量
、

组成
、

温度和压力
,

一段炉

热负荷等参数
。

本文计算采用的天然气组成列于表 1
。

在不同的入口温度
、

压力和空气加入等

条件下
,

进行转化系统热平衡计算
,

结果列于表 2
。

组组分分 C H --- C Z
H

。。 C 3H。。
C
一
H

1000 CO ZZZ
N

222

合计计

体体积%%% 9 3
.

1 555 3
.

5 555 1
.

5 111 0
.

8555 0
.

3 000 0
.

6 444 1 0 0
.

0 000
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表 2转化系统热最平衡计算结果

参参 数数 单 位位 第一组组 第二组组 第三组组 第四组组

一一段炉操作压力力 MP
aaa2

。

777 3
。

5552
.

7772
.

777

一一段炉入 口温度度 ℃℃ 45 000 48 0005 5 1 000 0 000

水水碳化化 %%%2
.

5552
.

2 555
。

5552
。

555

一一段炉出 口温度度G J /k moC lH
;·

hhh 7 555 17 3 0006 97 000 0 000

一一段炉出 口C H .

干荃含量量 ℃℃ 2 6
.

7772 7
.

777 3 0
.

2 777 9
。

111

一一段炉热负荷荷 %%% 0
.

2 1222 0
,

1 1 777 0
.

0 9 777 0
.

1 0 444

二二段出 口 ( H :

+ C O ) /N
, t ttt ℃℃ 222 1

.

8555 1
.

888 1
.

8 555

二二段出口温度度度 9 6 000 1 0 0 333 9 6 000 9 7 000

二二段出 口 C H。
干基含量量量

’

0
.

3 888 0
.

2 888 0
.

3 000 0
.

2 999

二二段气出一段管间温度度度 4 7 111 5 4 444 5 8 888 5 6000

2 对流换热型转化炉的动力学计算

转化系统的热力学计算结果表明
,

采用降低水碳化
、

向二段炉添加过量空气等措施后
,

由

二段炉高温转化气供给对流换热型转化护 中转化反应所需的热负荷是可行的
。

但是
,

这一过程

能否实现还取决于热量传递过程和管内不同部位的化学反应速率
.

为了分析对流换热型转化

炉的运行状况
,

需要通过动力学计算求得炉 内组成
、

温度等参数沿管长的变化情况
。

现采用一

维拟均相模型对对流换热式转化炉进行模拟计算
。

2
.

1 数学模型

为简化计算
,

将原料气 中烃类全折换成甲烷
,

并设转化管内化学反应可 由以下二式表示
。

C H
;

+ ZH
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O

二

一
已 C O

:

+ 4 H
2

C O + H
Z
O

一
C O

Z
一

+- H
,

( l )

( 2 )

取长度为 dz 的转化管微分段
,

建立物料平衡
,

热量平衡及压力降低计算方程
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热量平衡式 ( 5 )
、

( 6) 中
,

界
。 、

T . 是转化管内
、

外壁温度
,

可由径向热量传递方程确定
。

当过程达

到稳定操作时可导出



第 4期 吕志敏
.

对流换热蟹一段转化炉运行状况分析

2 *工望二里
竺

(10 )

` n

不

久 d
`

(不 .一 T
`

) (1 1)

!
J

、 e s|

l

一一卿
T

一 T o
了、 do a

由 (10 )
、

(1 1)两式
,

可解出 T
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T .
。

有关物性参数
、

传热系数的关联计算详见参考文献〔̀ 〕
。

2
.

2 计算框图

将上述方程联立
,

采用四阶定步长龙格
-

— 库塔法求解
,

可以求得炉内气体组成
、

温度
、

压

力等参数沿管长的分布
。

取基本步长为 。
、

1 米
,

每隔 。
、

5 米打印一次结果
。

原料气的组成
、

温

度和压力以得出对流换热式转化炉的二段转化气温度
、

组成作为初值
,

以进入对流换热式转化

炉的二段转化气温度作为计算终点的判据
。

转化管壁温
、

反应热
、

传热系数以及物性数据的计

算编入子程序 N
,

由主程序调用
。

计算框图如图 2 所示
。

为微下一段元计算初值上一元微段出口结果作

结结结结结结结结束束
物物性参数数数数数数
计计算模块块

输输输输输输输输输输输
龙龙龙龙龙格一 库塔法法法 出出

赋赋赋赋 解徽分方程组组组 中中
初初初初初初初初初初初初 间间
值值值值 结结

果果果果果果

输入和整理原数始据

蚤
图 2 计算流程框图

计算结果

以表 1 中第四组工艺条件为例进行计算
,

结 果如下
:
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图 3 管道及壳程温度分布 图 4 转化反应速率沿管长的变化曲线
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图 5 转化管内 C H
,

浓度分布 图 6 传热系数沿管长的变化

3 对流换热式转化炉运行状况分析

3
.

1 转化系统的 自热平衡

以夭然气为原料的中
、

小型合成氨厂
,

合成气等压缩机一般不用蒸汽透平驱动
,

而是以 电

为动力
,

不存在全厂蒸汽动力平衡问题
。

因此
,

二段沪出口高温转化气的余热没有必要用于产

生高压蒸汽
,

完全可以用于一段沪供给蒸汽转化反应热
。

但是
,

单独用二段转化气的余热向一

段转化炉供热还不够
,

为了达到转 化系统的热量平衡
,

需要改变操作条件
。

表 2 列出了四种不

同操作条件下转化 系统热量平衡计算的结果
,

由表可见
,

当水碳化为 2
.

5
,

加入二段炉的工艺

空气过量 50 %以上时
,

就能实现转化系统的 自然平衡
。

需要指出的是
,

由于在二段炉内加入过量空气
,

制得的合成气氢氮比只有 1
.

8一 2
.

0 ,

不满

足氢氮比等于 3
.

0 的要求
,

因此
,

净化工序需增加深净化装置脱除过量的氮气
.

3
.

2 烃类蒸汽转化反应速率

烃类蒸汽转化反应是一个可逆的吸热反应
,

反应速率与物料组成
、

温度
,

催化剂活性和管

外供热强度等条件有关
。

由图 3 可见
,

转化反应速率沿管长变化有一最小值
,

这是因为在转化

管入 口 附近
,

气体中反应物浓度高
,

即使反应温度稍低
,

仍具有较高的反应速度
。

由于反应需吸

收大量热量
,

而人 口段供热强度低
,

使反应物组成及温度同时降低
,

管内所需反应热减少
,

而传

热强度是沿管长增大的
,

在距入 口 2
.

s m 处附近
,

反应速率降到最小
。

此后
,

因管外供热量大于

管内所需反应热
,

管内反应温度升高很快
,

尽管反应物浓度降低
,

但反应速率仍是增大的
。

由此

可见
,

对流换热式转化炉 内沿炉管方向的供热趋势和管内气体对热量的需要不相适应
,

总的结

果对转化反应不利
。

3
.

3 转化炉管内外的传热速率

转化炉管 内外的传热速率主要取决于管内外空气的温度差和对流给热系数
。

从图 2 中管

内外气体温度分布来看
,

管入 口段温差 小而出 口段较大
,

这与传统的 顶烧炉 型一段炉正好相

反
。

虽然这种温度分布不利于转化反应
,

但从最大限度地利用二段炉转化气余热来考虑
,

采用

逆流换热方式是合理的
。

因此
,

强化传热应从提高传热 系数着手
。

由图 5 可见
,

管内对流给热
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亩面函函面函面函石石石石石石石石 石石石石石石石石石石石石石石石石

系数 久大于管外对流给热系数 ao
,。

这是因为管内气体流过催化剂颗粒时湍流程度较大
.

管外

对流给热系数由气体辐射传热系数 ` 和对流传热系数 ` 组成
,

其中 ` 比 ` 大得多
.

所以
,

只

有采取措施提高 `
,

才能有效地提高总传热系数
。

4 结论

在适宜的操作条件下
,

利用二段转化气的余热供给一段转化
:

反应热负荷
,

实现转化系统的

自然平衡是可行的
.

在对流换热式转化炉中
,

转化反应主要受传热控制
。

强化传热的关键是提

高管外对流给热系数 `
。
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附 录
:

井号说明

A : 转化管截面积
,

m 盆 x 巳反应的组分奉尔数与原料抓总 t 之 比

C
,

等压热容
,

k J八mo l
·
k Z 管长

,
m

d 管径
,

m 。
给热系数

,

k J/ m : ·
卜

·
k

E 活化能
,

k J / k m o l · 催化剂床层空欧率
,

m
.
/ m

,

F 气休流 t
,

k m ol 八 入 转化管道导热系数
,

k J /m
· ` ·

k

反应速率常数
,

kmo l/ m
, ·
卜

转化管根数
,

压力
,

N / m Z

·

典
】1 1 ,

g L 单位长度反应器壁的热损
,

k J /m
·
卜

r 反应速率
,

k m ol / m
,

·

卜

T 温度
,

K

下标
:

1 C H .

戴汽转化反应

2 C O 变换反应

i 管内

0
管外

w 管璧
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( 3) 设计螺距变化最好选择均匀变化
,

但这可能给制造增加难度
。

选择分段变化
,

相邻段的

变化不宜太大
,

否则会出现出口处达不到预压力
,

而局部螺旋片磨损仍然很大
,

功耗上升
.

( 4) 由于叶片与管道之间有间隙存在
,

而且粉体在管道 中有随叶片的旋转运动
,

粉体的运

行较理论状态略有滞后
,

压力也稍低
,

须考虑适当的修正系数
。
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