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过热中压蒸汽送入蒸汽管网，实现能量

梯级利用。经换热后的工艺气一股进入

循环压缩机 V101，循环至 C102A/B 入

口；另一股工艺气先后进入第一补充甲

烷化反应器 C104 和第二补充甲烷化反

应器 C105 进行深度甲烷化反应，最终

生成甲烷含量大于 91.5% 的产品气。整

体工艺以热效率高、反应过程稳定为设

计目标，具备良好的热量自循环能力 [1]。

1.2    原运行方式中 C102A/B 作用

在 原 运 行 模 式 下，C102A 与

C102B 为并联运行的甲烷化反应器，

承担主要反应任务。此结构不仅增强了

系统冗余度，提高了装置的运行灵活性，

还可根据不同负荷状况进行动态调配，

优化反应热管理。两器并联运行使得系

统具备较强的适应性与稳定性，有效控

制反应温升及出口气体成分，同时保障

催化剂床层的均匀热分布。

1.3    原运行状态下的热量及气量分布

特点

在正常工况下，装置内的热量由反

应器反应热提供，辅以废热锅炉等换热

设备进行梯级热回收。中压蒸汽作为重

要的热能输出形式在系统中广泛应用。

气量方面，循环气通过 DN750 主管回

送至反应器，确保反应热可及时带走，

维持系统热平衡。整个流程通过合理的

气量与热量分配，达到了节能降耗、反

应高效的运行目标。

2    C102A/B 单独运行模式的实

施背景
2.1    装置停车检修及开车过程回顾

在此次运行调整前，一期甲烷化

装置因系统老化及关键设备异常，进行

了一次全面停车检修。检修内容涵盖

C103A/B、W104、W105 等核心设备的

状态评估与局部改造。为保障装置后续

平稳启动，采取了分阶段开车策略，在

确保系统密封性、热工条件和安全连锁

正常的前提下，逐步恢复流程气体输送

及催化反应，为后续 C102A/B 单独运

行提供了基础保障 [2]。

2.2    选择 C102A/B 单独运行的原因与

目标

甲烷化工艺大量甲烷化反应器

（C102A/B）单独运行如图 1 所示，基

于装置结构特性与运行可靠性考虑，运

行方选择暂不启用全部换热与反应路
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甲烷化反应器作为气体净化系统

的核心设备，其运行稳定性对全流程影

响显著。某企业为应对设备检修及系统

风险，阶段性采用 C102A/B 单独运行

模式，虽满足基本生产需求，但暴露出

热不均、气路受限等问题。本文结合该

运行模式实际，分析关键影响因素并提

出优化对策，旨在提升装置适应非常规

工况的能力。

1    装置概况与原始运行模式
1.1     一期甲烷化装置工艺流程简述

甲烷化装置的一期工程主要由精

脱硫、大量甲烷化、补充甲烷化、蒸汽

系统和冷凝液系统等环节组成。原料

气首先经脱硫槽进行精脱硫，再分别

进入第一大量甲烷化反应器（C102A/

B）和第二大量甲烷化反应器（C103A/

B）进行甲烷化反应，进 C102A/B 的原

料气与循环气混合后进入催化剂床层进

行甲烷化反应；进 C103A/B 的原料气

与 C102A/B 出口工艺气混合进入催化

剂床层进行甲烷化反应。C102A/B 和

C103A/B 出口分别设置有一台废热锅炉

W103 和 W105 用来回收反应热，产出
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径，仅启用 C102A/B 反应器独立运行，

主要出于两方面原因：一是 C103A/B

单独隔离检修过程周期长，严重影响公

司整体经济效益，通过优化 C102A/B

单独运行模式，实现“检修不停产”开

创了同类装置检修运行新模式；二是通

过单独运行模式探索低负荷运行的工艺

稳定性与热量调节能力，优化运行参数，

为后续全系统运行积累实践经验，提升

系统的柔性与经济性。

2.3    当前运行负荷及方式简述

在当前阶段，装置以 16 万 Nm³/h

的工艺气量进行中低负荷运行，主要通

过循环气压缩机与 C102A/B 反应器协

同工作。通过开工加热炉原有管线与部

分换热单元（如 W104），废热回收功

能部分开启，系统以热量平衡与催化剂

床层温度控制为核心调控目标。此运行

方式在兼顾反应效率与热工安全的基础

上，为装置稳定过渡至满负荷运行积累

了关键数据。

3   C102A/B 单独运行中存在的

主要问题分析
3.1    系统热量不平衡带来的问题

在 C102A/B 单独运行模式下，热

量分布不再均衡，系统出现明显的热量

过剩问题。首先，中压过热蒸汽温度明

显升高，超出设计控制范围，导致部分

管线及换热设备承压过大。W104 的高

温换热能力在未能完全匹配负荷变化的

情况下，出口温度异常抬升，C102A/B

反应器本体及出口温度亦连续走高，甚

至出现短时超温现象。第一补充甲烷化

反应器 C104，其温度控制能力亦受前

端热扰动影响，难以维持在稳定状态 [3]。

由于热量富余，循环气系统温度普遍升

高，开工加热炉的控温精度下降，炉膛

温度出现波动，影响反应热调节的灵活

性。这些热工不平衡不仅削弱了系统的

热效率，还增加了设备过温与材料疲劳

的风险，需通过加强系统热量调节与换

热流程优化加以应对。

3.2    管径限制带来的循环气量瓶颈

在当前运行配置下，循环气路径

中存在明显的管径瓶颈问题。尤其是在

C102A/B 循环管路中，部分管道采用

DN500 规格，而原设计中部分系统已

为 DN750，导致不同管径接驳处形成

局部阻力增大。该差异限制了气体流量

的提升空间，使得循环气在高负荷运行

下出现流速升高但气量受限的现象。由

于 C102A/B 反应器需要充足的循环气

以带走反应热，管径不足直接影响其换

热能力，导致热量滞留，加剧温升趋势。

气体流动受限还可能引发流速不

均、局部积热甚至床层局部结焦风险。

即便提升前端压缩机负荷，由于管道通

径物理限制，仍难以有效提升循环气总

量。因此，解决该问题需从工艺结构改

造角度考虑，如后续优化为更大通径或

增加并联通路，以提升整体循环气流通

能力。

3.3    废热锅炉热膨胀方向不一致问题

在 C102A/B 单 独 运 行 条 件 下，

W103 与 W105 废热锅炉的热膨胀方向

出现不一致现象，带来了结构位移差异

的问题。由于热负荷分布不均，W103

与 W105 的进出口温差及热膨胀速率发

生变化，进而引起锅炉基础与本体之间

的热位移不协调。这种差异导致设备连

接处出现应力集中风险，长期运行可能

图 1    甲烷化工艺大量甲烷化反应器（C102A/B）单独运行示意图

图 2    甲烷化 C102 单独运行模拟计算
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诱发法兰渗漏、焊缝疲劳甚至结构失稳

隐患 [4]。

为避免结构性损伤，运行中采取

了加强排水与提温策略，一方面通过锅

炉底部持续排水减少冷凝积水，提升整

体温度均衡性；另一方面调整气量与热

流方向，使 W103 与 W105 热位移趋于

协调，从而缓解结构受力不均问题。该

问题的存在暴露出当前模式下热负荷分

布与设备适配性存在偏差，需在后续运

行优化中考虑热胀协调路径与支撑结构

灵活性设计。

4    热量控制与参数优化策略
4.1    关键运行指标限定值设定

为确保 C102A/B 单独运行模式下系

统热工安全与反应稳定，必须明确并严

格执行各关键设备的运行温度限定值。

首先，开工加热炉应将炉膛出口温度控

制在合理区间内，一般限定≤ 360℃，

以避免热冲击及炉管过热。W104 作为

中间高温换热器，其出口温度应维持在

430℃以内，防止后续 C104 因过热引发

反应器超温风险，C104 入口温度需保持

在 298℃以下。对于中压蒸汽系统，过

热蒸汽温度应不超过 465℃。催化剂床

层作为反应核心，温度控制尤为关键，

应稳定在 590 ～ 600℃，避免温度过高

导致催化剂失活或析碳风险增大。以上

限定值在现场通过分布式控制系统实时

监测与调节，实现多点联动控制，确保

整体运行处于受控安全状态。

4.2    运行策略与调控手段

甲烷化 C102 单独运行模拟计算如

图 2 所示，在 C102A/B 单独运行条件

下，维持系统热量平衡需依赖科学的

调节路径与动态运行策略。首先，通

过 W103 与 W104 两级换热器分段调节

系统余热分布，协调反应器进出口温

差，确保热流分布合理。床层温度控

制逻辑采用闭环控制方式，稳定维持

在 590 ～ 600℃，避免局部温度过高引

发催化剂碳积或热失控问题。在负荷匹

配方面，运行中依据工艺产气负荷动态

调整气体循环量，确保催化剂处于最佳

反应热状态，同时辅以碳安全系数控

制，当前运行条件下碳安全系数设定为

1.35，表明催化剂仍具备一定的耐碳裕

度，运行具有相对安全冗余。通过热量

调节路径与负荷联动控制，系统实现动

态热平衡与反应稳定性双重目标。

5    运行效果评价与可行性分析
5.1    实际运行数据回顾与对比

在 C102A/B 单独运行模式下，通

过回顾近期 16 万 Nm³/h 负荷下的实际

运行数据可见，系统各关键点温度和

压力均保持在控制限值以内，床层温

度稳定在 595℃左右，循环气量达标，

未出现明显波动。与双反应器并行运

行状态对比，热负荷集中度虽提高，

但系统表现出较好的响应能力和换热

效率，特别是 C102B 温控精度显著改

善。蒸汽系统输出稳定，未出现过热

失控问题，表明本次运行调整在参数

设定与实际控制间达成了较高契合度，

运行质量总体良好。

5.2    运行稳定性与热工安全性分析

在现行运行模式下，系统整体稳

定性较高。各主要设备（如 W104、

C104、C102A/B）运行未超限，热负

荷分布趋于合理。过热中压蒸汽控制

良好，未对下游设备造成热冲击，催

化剂床层温度波动小，未出现析碳、

压降异常等问题，安全性有保障。通

过提高控制系统对热量变化的响应速

度，避免了大幅热扰动造成的运行风

险，实现了热工系统的有效闭环调

控。从热稳定性和设备安全角度看，

C102A/B 单独运行具备较强的工程可

控性和操作可预见性 [5]。

5.3    经济性与适用性初步评估

采用 C102A/B 单独运行模式在设

备维修过程中具有较强的经济适用性，

一方面避免了装置检修周期长装置整体

停车，经济效益严重降低问题，另一方

面也为反应系统的低负荷稳定运行积累

了宝贵参数。但在热量回收利用方面，

由于热量富余且分布不均，部分换热单

元运行效率降低，系统整体热效率未达

到设计最优状态。适用于阶段性、过渡

运行期，但若长期维持该模式，需考虑

能源利用偏低与设备热疲劳的经济影

响。因此，该模式作为临时或灵活运行

方案较具可行性，长期应用仍需系统优

化与经济测算支持。

6    结论
本文围绕甲烷化装置 C102A/B 反

应器单独运行的特殊工况，深入分析了

运行模式、热量平衡及循环气瓶颈等关

键技术问题。通过合理设定运行参数、

优化热量调节路径及解决设备热膨胀不

协调问题，有效提升了装置在低负荷条

件下的运行稳定性和安全性。实际运行

数据表明，该运行方式不仅保障了系统

的热工安全和反应效率，也为后续全装

置恢复运行积累了宝贵经验。研究成果

为甲烷化装置在检修及非常规工况下的

灵活运行提供了有力的技术支持和实践

指导，具有较好的推广应用价值。未来

可结合新型换热技术和自动化控制手

段，进一步提升装置的运行智能化水平

和经济效益。
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