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钴钼基水煤气变换催化剂及其催化反应工艺
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［摘要］ 介绍了国内外 CO 变换催化剂的发展及其在不同变换工艺中的应用，阐述了 Co － Mo 基催化剂的催化机理与硫化方法。

通过综合分析中温变换、中温变换串联低温变换、中温变换串联两段低温变换和全程低温变换 4 种代表性的工艺流程，提出了高

效节能型的全程低温变换工艺将是变换技术的发展方向，开发适应全程低温变换工艺的高活性和高稳定性的 Co － Mo 基变换催

化剂及其预硫化技术是今后的主要研究目标。

［关键词］ 水煤气变换; 钴钼基催化剂; 全程低温变换; 一氧化碳; 氢气; 二氧化碳

［文章编号］ 1000 － 8144( 2011) 04 － 0347 － 11 ［中图分类号］ TQ 546． 4 ［文献标识码］ A

Co －Mo － Based Catalyst and Catalytic Reaction Process for Water － Gas Shift

Lian Yixin，Yang Yiquan，Fang Weiping
( College of Chemistry and Chemical Engineering，National Engineering Laboratory for Green Chemical Productions of Alcohols，

Ethers and Esters，Xiamen University，Xiamen Fujian 361005，China)

［Abstract］ The development background，present situation and developing vista for CO shift
catalysts，and the process technologies for water － gas shift reaction both at home and abroad were
introduced． The mechanism of the water － gas shift reaction and the characteristic of the catalyst
sulfuration methods were also expounded． By comparing the industrial applications of the catalysts in
four cross － sectional shift processes，i． e． the high temperature shift，the high － low temperature shift，
the high － low － low temperature shift and the total low temperature shift，it can be imagined that to
investigate and develop the Co － Mo － based shift catalysts with high activity and stability，which suit
the total low － temperature shift process with energy saving，and the preparation procedures for the
catalyst pre － sulfuration will be the developing direction from now on．
［Keywords］ water － gas shift; cobalt － molybdenum － based catalyst; total low temperature shift;
carbon monoxide; hydrogen; carbon dioxide

自 20 世纪 50 年代以来，我国已掌握了以焦炭、
无烟煤、焦炉气、天然气、油田伴生气和液态烃多种

原料生产氨和尿素的技术，形成了特有的以煤、石

油、天然气为原料，大、中、小生产规模并存的格局。
由于石油价格飞涨，基于装置的经济性考虑，“轻

油”和“重油”型合成氨装置已不具备市场竞争力，

因而以煤为原料制氨等煤化工及其相关技术再度

成为研发热点。煤炭作为我国的主要能源，在化学

工业中占有十分重要的地位。近年来，我国煤基合

成氨和合成甲醇产业的相关生产技术获得了全面

进步［1 － 5］。
水煤气变换反应广泛应用于合成氨、制氢、合

成气制醇和制烃等催化过程以及城市煤气中 CO 含

量的调控。近年来，水煤气变换反应在燃料电池和

生物质制氢技术中的应用越来越受重视［6 － 9］。在水

煤气变换反应中，水蒸气是反应物，为了降低 CO 的

含量并保证高变换率，水蒸气往往过量。水蒸气量

的多少是衡量变换工艺能耗的重要标志，因此减少

水蒸气量对工业节能降耗意义重大［10 － 11］。随着加
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压煤气化和合成氨生产大型化工艺的出现和发展，

相应的变换工艺及其催化剂也有了很大的改进。
国内外研究者都在竞相研究高效节能型变换工艺，

其中最有效的节能措施就是降低变换反应的汽气

比( 蒸汽与干煤气的摩尔比) ，使变换工序在低汽气

比下操作，因此开发适合低汽气比的催化剂成为研

究重点。特别是各种新型节能流程相继开发成功，

研制适合新工艺的节能型催化剂成为必然［12 － 13］。
本文从水煤气变换催化剂的现状与发展出发，

着重介绍了目前两类高效耐硫 Co － Mo 基变换催化

剂的应用与研究情况，阐述了 Co － Mo 基催化剂的

催化机理与硫化方法，进而对比了不同变换工艺流

程的操作与能耗，指出适合节能型工艺的 Co － Mo
基耐硫变换催化剂及其预硫化技术是今后的研究

方向。

1 变换催化剂的现状与发展

水煤气变换反应的研究始于 1888 年，Fe － Cr
基催化剂在 1913 年研制成功，并在德国 BASF 公司

合成氨厂首次实现工业化应用［10，14］。至今，水煤气

变换反应在工业上应用已有上百年的历史。传统

的变换催化剂通常指的是 Fe － Cr 基高温( 350 ～
520 ℃ ) 变换催化剂，主要以尖晶石结构的 Fe3O4 为

活性相、Cr2 O3 为主要助剂组成，亦称为 Fe3 O4 －
Cr2O3尖晶石固溶体。以不同制备方法得到的氧化

铁为原料生产的催化剂，其活性亦不同。为提高催

化剂性能，部分型号的催化剂 中 还 添 加 了 K2 O，

CaO，MgO 或 Al2O3等助剂。Fe － Cr 基催化剂具有

活性高、热稳定性好、寿命长和机械强度高等优点，

但是此类催化剂在使用中需要大量的过剩水蒸气，

以防止催化剂活性组分 Fe3O4被过度还原成金属铁

或碳 化 铁 以 及 在 低 汽 气 比 下 发 生 费 托 合 成 副

反应［15 － 16］。
从 20 世纪 80 年代以来，由于节能流程逐渐成

为合成氨工业发展的主流，如凯洛格低能耗流程、
ICI － AMV 流程及布朗流程等，传统的高温变换催

化剂已不能满足合成氨工业发展的要求，研制适合

新工艺的节能型催化剂成为必然。为此世界各著

名催化剂公司相继研制出适应低汽气比的改进型

Fe － Cr 基高温变换催化剂，如 ICI71 － 4，SK － 201，

K6 －11，C12 － 4 等［17 － 18］。此外作为 Fe － Cr 基催

化剂中主要稳定剂的 Cr2O3，其毒性，特别是致癌性

越来越引起了人们的高度关注。因此，研制出无 Cr
的 Fe 基或无 Cr 非 Fe 基的高温变换催化剂，降低催

化剂在生产、使用过程中的能耗，成为该领域的主

要研究方向［19 － 21］。
随后开发的活性温度较低 ( 190 ～ 250 ℃ ) 的

Cu － Zn 基变换催化剂，主要应用于以天然气为原

料制合成气的 CO 低温变换工艺中，1963 年首先在

美国的合成氨工业中得到应用［22］。Cu － Zn 基变换

催化剂的主要活性组分是 CuO，添加了 ZnO，Al2O3

或 Cr2O3作为结构助剂，在催化剂制备过程中可形

成热稳定性很高的 Zn － Al 或 Cr － Al 尖晶石，从而

促进 Cu 微晶的分散。在过去的几十年，有大量关

于 Cu － Zn 基低温变换催化剂制备方法、催化性能

和机理的报道，同时 Cu － Zn 基低温变换催化剂组

分也 从 最 初 的 Cu － Zn － Cr 发 展 为 Cu － Zn －
Al［23 － 24］。近年来，对于 Cu － Zn 低温变换催化剂的

研究主要集中在探讨催化反应活性位的微观组成

结构和反应机理以及通过改进其制备方法、添加一

些助剂提高其耐热性［25 － 27］。但目前的研究结果表

明，耐热性提高幅度有限，而且该类催化剂基本能

够满足现有生产工艺的要求，所以有关该类催化剂

的研究报道逐渐减少。
从工艺方面看，最初使用的 Fe － Cr 基催化剂由

于存在活性温度较高、水蒸气消耗量较大等缺点，

同时受热力学平衡的限制，固定床绝热反应器出口

CO 体积分数仅能降低到 2% ～ 3%，只能采用铜氨

洗工艺脱除剩余的微量 CO。如果在甲醇串联甲烷

化流程中采用甲烷化法脱除剩余的微量 CO，根据

工艺要求，变换气中 CO 体积分数需降至 0． 3% 以

下，显然单独使用 Fe － Cr 基变换催化剂很难达到

要求［19，28］。虽然随后开发的 Cu － Zn 基低温变换

催化剂的活性温度低，但其耐硫和耐热性能却极

差，反应温度高于 250 ℃ 后活性急剧下降。所以

从工艺角度出发，Cu － Zn 基低温变换反应器进口

的 CO 体积分数不能超过 5% ，以避免由于热效应

造成催化剂床层温升过大，这一点限制了它的使

用范围［29］。
十几年来，随着原料路线多元化制气技术的发

展，要求变换催化剂除具有高的活性外，还需要有

良好的抗硫性能。与传统的 Fe － Cr 基和 Cu － Zn
基催化剂相比，Co － Mo 基催化剂的特点是只有当

活性组分处在硫化状态下才具有活性，因而不存在

硫中毒问题，不需要预脱除原料气中的硫化物，而

且具有操 作 弹 性 大、活 性 高、使 用 温 区 宽 ( 180 ～
500 ℃ ) 、不易中毒和耐硫等优点。因此许多国家进

行了 Co － Mo 基催化剂的研究开发，并于 1978 年首
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次实现工业化生产与应用［30 － 32］。随着合成氨和合

成甲醇等煤基化工的飞速发展，国内外对 Co － Mo
基变换催化剂的研究越来越活跃，着重于研制具有

活性高、机械强度高、稳定性好、再生能力强、宽汽

气比、宽温、耐硫、节能、低成本和制备工艺简单等

优点的催化剂。

2 高效耐硫宽温 Co － Mo 基变换催化剂

高效耐硫 Co － Mo 基变换催化剂通常以Ⅵ和Ⅷ
族中的某些金属( 如 Ni，Co，Mo，W 等) 的氧化物或

它们的混合物为活性组分，并添加碱金属( 如 K 和

Mg 等) 为功能性助剂。目前，工业上应用最多的是

Co － Mo 基宽温耐硫变换催化剂，在使用前将其转

化为双金属硫化态 Co － Mo，其中 MoS2是催化剂的

活性相，Co 和 Ni 是催化剂的助剂［33 － 34］。传统的

Co － Mo 基变换催化剂的制备方法有混碾法和浸渍

法［35］。混碾法是将 Co、Mo ( Ni，W ) 和碱金属的盐

类水溶液、Al2O3粉、黏结剂等按规定配比混合，经碾

压、造粒或压片、干燥、焙烧，得到催化剂成品( 或将

γ － Al2 O3 粉末浸渍上述盐类水溶液后挤条成型再

经干燥焙烧而成) 。浸渍法是将成型的 γ － Al2O3等

分步浸渍或共浸渍 Co、Mo ( Ni，W ) 和碱金属的盐类

水溶液，经干燥、焙烧，得到催化剂成品。目前得到

广泛应用的负载在 γ － Al2O3上的 Co － Mo － K /γ －
Al2O3催化剂是一种性能优良的耐硫变换催化剂，既

可作为中温耐硫变换催化剂使用，也可作为低温耐

硫变换催化剂使用。
在研究和应用耐硫变换催化剂的过程中发现，

以纯 γ － Al2O3为载体的耐硫变换催化剂在高温、高
压、高汽气比的条件下会出现 γ － Al2 O3 的晶相变

化、催化剂的活性和强度等指标大幅下降的缺点，

进而又研究开发了复合载体，比较典型的载体有

Mg － Al 尖晶石、Ti － Al 尖晶石、Ti 改性的 Mg － Al
尖晶石等。在耐硫变换催化剂的 Al2O3载体中加入

MgO，特别是形成 Mg － Al 尖晶石的载体可以改善

耐硫变换催化剂的强度、稳定性和宽温活性。Mg －
Al 尖晶石因在较高汽气比和压力下晶相不变、稳定

性好和具有对耐硫变换有利的碱性等而被公认为

是理想的耐硫变换催化剂载体［36 － 38］。特 别 是 以

Mg － Al 尖晶石为载体的催化剂由于采用了特殊的

制备工艺以及添加了新的组分和碱金属助剂，对高

空速、宽汽气比的适应能力和稳定性高，具有较高

的耐油、抗积碳和抗毒物的能力。因此 Mg － Al 尖

晶石作为载体的重要作用越来越引起该领域科研

人员的重视。
工业上通常可按是否含有碱金属 K 将催化剂

分为 Co － Mo － K 基催化剂和无钾 Co － Mo 基催化

剂，也可按照适用压力范围将催化剂分为两大类:

一类是适用于低压( 小于 3． 0 MPa) 的耐硫低温变

换催化剂 Co － Mo － K /γ － Al2O3，这类催化剂制备

工艺简单，低温活性高，但强度和稳定性差，存在 K
流失、易反硫化而失活的现象，主要在中小型合成

氨厂的中低压流程中使用; 另一类是适用于高压

( 3． 0 ～ 8． 0 MPa) 、高汽气比( 约 1． 4) 的以 Mg － Al
尖晶石为载体的耐硫高温变换催化剂 Co － Mo /
MgO － Al2O3，这类催化剂具有较好的强度和稳定

性，能在高压、高汽气比的大中型合成氨厂中的加

压耐硫变换工艺中使用［30］。
国外在 Co － Mo 基耐硫变换催化剂的研制方面

起步较早，目前已报道的耐硫变换催化剂的品种和

型号较多，使用较多的工业耐硫变换催化剂［30 － 35］主

要有: ( 1) 1969 年德国 BASF 公司开发成功的 K8 －
11 型耐硫变换催化剂，用于重油部分氧化法制合成

气流程和加压煤气化制合成氨流程中的 CO 变换工

序，首次在 BASF 公司路德维希氨厂使用。该型号

催化剂的主要特点是以 Mg － Al 尖晶石为载体，硫

化后活性高，耐高水蒸气分压，可在高压下使用，抗

毒物能力强，能再生，平均寿命 3 ～ 5 a; ( 2 ) 由美国

埃克森研究和工程实验室开发成功的 SSK 型催化

剂，丹麦 TopsΦe 公司进一步开发，于 1974 年进行

工业应用，主要用于重油氧化法 CO 变换工艺。该

型号催化剂含有较高浓度的 K2CO3促进剂，故低温

活性高，同时对毒物不敏感，可耐 100 μg /g 的氯，存

在 K 流失的缺点，尚无在 7． 84 MPa 下使用的工业

数据; ( 3) 美国 UCI 公司开发的 C25 － 2 － 02 型新一

代耐硫变换催化剂，主要用于低压流程。该型号催

化剂的主要特点是含有稀土稳定剂和促进剂，催化

剂的结构稳定性好，使用后强度和比表面积保留率

高，低温活性好，抗毒能力强，但未见在 7． 4 MPa 下

使用的报道。
“十五”期间，国内建设了多套以煤或渣油为原

料的大型合成氨厂，为配合引进装置所用耐硫变换

催化剂的国产化以及满足国内中小型合成氨厂节

能技术改造的需要，我国于 20 世纪 80 年代开展了

耐硫变换催化剂的研制工作。上海化工研究院从

1977 年开始进行 SB 系列耐硫变换催化剂的研究，

湖北省化学研究所重点研究了 EB 系列耐硫变换催

化剂的制备及硫化方法，这两个系列催化剂属于

·943·



石 油 化 工
PETROCHEMICAL TECHNOLOGY 2011 年第 40 卷

Co － Mo － K /γ － Al2 O3 耐硫变换催化剂，主要用于

中小型氮肥厂中温变换串联低温变换 ( 简称中串

低) 或全程低温变换( 简称全低变) 工艺。中国石化

齐鲁石化公司 1988 年开始耐硫变换催化剂的研制，

并于 1992 年采用混合法开发出 QCS 系列的 Co －
Mo /MgO － Al2 O3 ( 或 Co － Mo /MgO － TiO2 －
Al2O3 ) 耐硫变换催化剂，主要用于由煤或渣油为原

料高压气化生成的含硫原料气制取合成气和制氢

的大型装置，目前生产的 QCS － 1 型耐硫变换催化

剂已部分替代 BASF 公司的 K8 － 11 型等国外催化

剂，在高压水煤浆气化流程中应用。厦门大学于

1998 年开始开发新型水煤气变换催化剂和变换工

艺。采用浸渍法制备了 Co － Mo －W － K /γ － Al2O3

和Co － Mo /MgO － Al2O3 等 XH 系列多元组分变换

催化剂及组合式填装方法，并于 2006 年在多家合成

氨厂成功投用［39］。
国内外典型的 Co － Mo 基耐硫变换催化剂的性

能及使用条件见表 1。

表 1 国内外典型的 Co － Mo 基耐硫变换催化剂的性能及使用条件

Table 1 The properties of typical Co － Mo － based sulfur － tolerant water － gas shift catalyst at home and abroad

Type of catalyst K8 － 11 SSK C25 － 2 － 02 B303Q QCS － 01 XH －3 XH －1

Chemcal composition( w) ，%

CoO 3． 6 3． 0 2． 7 － 3． 7 1． 8 ± 0． 3 1． 8 ± 0． 3 1． 8 ± 0． 3 2． 0 ± 0． 3

MoO3 9． 5 10． 8 11． 0 － 13． 0 8． 0 ± 1． 0 8． 0 ± 1． 0 5． 0 ± 1． 0 8． 0 ± 1． 0

WO3 — — — — — 2． 0 ± 0． 3 —

K2CO3 — 13． 8 － 8 － 12 — 8 － 12 —

Re2O3 — — 0． 9 － 1． 3 — — — —

Al2O3 52． 9 Residue Residue Residue 50 － 60 Residue 50 － 60

MgO 22． 4 — — — Residue — Residue

SiO2 1． 1 — — — — — —

Catalyst shape Column Ball Column Ball Column Ball Column

Catalyst size /mm 4 × ( 7 － 12) 3 － 6 3． 2 × ( 5 －10) 3 － 6 4 × ( 8 － 12) 3 － 6 4 × ( 8 － 12)

Textural property

Bulk density / ( kg·m －3 ) 750 900 － 1 000 700 800 － 1 000 750 － 850 800 － 1 000 750 － 850

SBET / ( m2·g － 1 ) 150 100 122 ≥80 ≥60 ≥80 ≥100

VP / ( cm3·g － 1 ) 0． 36 0． 34 0． 5 ≥0． 30 ≥0． 25 ≥0． 30 ≥0． 30

Side intensity /N 107． 8 78． 4 107． 8 ≥70 ≥100 ≥70 ≥110

Reaction condition

Pressure /MPa 2． 97 － 7． 85 2． 94 － 7． 35 3． 43 － 6． 86 ～ 2． 0 ～ 5． 0 ～ 2． 0 ～ 5． 0

Temperature /℃ 270 － 500 200 － 475 230 － 480 160 － 450 200 － 500 160 － 450 200 － 500

Steam － to － gas ratio 0． 3 － 2． 0 0． 3 － 1． 0 ～ 1． 0 ～ 1． 0 ～ 1． 2 ～ 1． 0 ～ 1． 6

Sulfur content / ( μg·g －1 ) ＞ 600 ＞ 10 ＞ 100 ＞ 100 ≥100 ≥100 ≥100

Preparation method Blending Impregnation Blending Impregnation Blending Impregnation Impregnation

SBET : BET specific surface area; VP : pore volume．

多年来，Co － Mo 基变换催化剂在工业上不断

得到推广应用，同时催化剂制备方法也不断改进，

积累了许多宝贵的研究成果:

( 1) 载体与催化剂制备方法的改进［40 － 43］。采

用模板剂或溶胶 － 凝胶法制备纳米粒子载体。相

对于传统的混捏法，浸渍法可以提高活性组分在载

体上的分散度，增加活性中心的数量并改善其分

布。将多种活性组分一次负载到载体上的共浸渍

法比传统分步浸渍法的浸渍次数少，催化剂活性

高。在浸渍液中加入稳定剂，共浸渍后的物料经

烘干和焙烧制得催化剂，使用时经硫化处理，其低

温活性好。
( 2) 催化剂颗粒形态的优化。目前耐硫变换催

化剂的颗粒形态一般为圆柱形或球形，若将催化剂

制成其他形态，如三叶草和四叶草等，则可以增加

颗粒外表面积和提高催化剂床层空隙率，从而提高

单 位 体 积 催 化 剂 的 表 观 活 性，降 低 床 层 流 动

阻力［44 － 45］。
( 3) 对载体进行改性或在催化剂中加入其他助

剂［39，46 － 48］。采用拟薄水铝石为原料，通过添加造孔

剂来调整载体的孔结构，并加入 MgO 提高载体强

度。加入 Ti 促进催化剂低温下物理吸附 H2S 的能
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力。加入贵金属或稀土元素，可以使 Mo 保持较好

的分 散，提 高 催 化 剂 的 低 温 活 性。在 传 统 Co －
Mo － K /γ － Al2O3催化剂中，引入第三活性组分 W，

提高了催化剂的高温耐热性能。

3 Co － Mo 基催化剂的催化反应机理

对于 CO 变换反应机理，最初人们认为催化剂

的物理因素起着重要作用，后来在催化剂表面发现

了 CO 与 H2O 的还原与氧化，提出了氧化 － 还原机

理。随着研究的进一步深入，人们注意到催化剂表

面处于微晶体角、棱、缺陷位置和不规则晶面上的

原子和分子具有较大的不饱和性和最大的吸附能

力，容易与反应物作用，从而确立了活性中心的概

念并提出了吸附机理( 缔合机理) 。后来人们在催

化剂上发现了甲酸中间物的形成，又提出了缔合机

理 － 伴有中间物的吸附机理。为了更深入地阐明

金属催化的水煤气反应机理，在羧甲基中间体机理

的基础上又提出了双功能反应机理。CO 和 H2O 的

变换反应，按反应温度分为高温变换和低温变换，

而两者的反应机理又有所不同［49 － 51］。通过对金属

氧化物及金属催化生成的甲酸和甲酸根中间体的

深入研究，通常认为在金属或碱性氧化物催化条件

下，甲酸根中间体容易分解生成 CO2和 H2O，变换反

应历程如下［52 － 53］:

虽然近年来人们对水煤气变换反应进行了广

泛而深入的研究，由于研究者采用的催化剂、实验

条件、技术手段不尽相同，即使对同类型的机理，也

可能会得到不同的表达式。CO 变换反应或许不只

以一种机理进行，更有可能是几种机理的综合作

用，同时没有充足的证据说明在工业条件下哪种机

理占优势。
对于 Co － Mo 基耐硫变换催化剂，尽管化学成

分和含量不同，但主要活性组分是 MoO3，且催化剂

只有在硫化态下才具有变换活性。范淑蓉等［54］根

据对 Co － Mo － K /γ － Al2 O3 催化剂酸性的研究认

为，变换反应与 Mo5+ 无关，反应可能按Mo6+ － Mo4+

之间的双电子机理进行，而 Mo4+ 为反应中心:

然而，Hou 等［55］对 MoO3 基催化剂的变换反应动力

学进行研究发现，原料气中的硫含量对反应活性起

决定性的作用。根据动力学和催化剂的表征认为，

在含硫水煤气变换反应中存在硫化和反硫化的动

态平衡，在 H2S /H2的还原气氛中，Mo6+ 离子还原成

Mo5+ 和 Mo4+ 的共存状态，变换反应是按照 Mo5+ －
Mo4+ 之间的氧化 － 还原机理进行的:

Nikolova 等［56］认为在变换反应中，“thio － Mo5+”
( S 包 围 的 Mo ) 首 先 与 水 反 应 生 成“oxysulfo －
Mo5+”( O，S 包围的 Mo ) ，然后“oxysulfo － Mo5+”
与 CO 反应生成 CO2，且 Mo5+ 还原为 Mo4+ ，然后

Mo4+ 与水反应生成“oxysulfo － Mo5+”。随着对催

化剂的活性与活性物种之间相互关系研究的深入，

普遍认为硫化态 Mo 基催化剂在含硫原料气中的变

换反应按照 Mo5+ － Mo4+ 之间的氧化 － 还原机理进

行。同时从反应机理也可看出，由于反硫化反应的

存在，会造成 H2 S 的流失，因而在工业生产中原料

气中要维持一定含量的 H2S。

4 Co － Mo 基催化剂的硫化及器外预硫化

工业上常用的 Co － Mo 基变换催化剂大多采用

Mo，Co，Ni，W 等金属作为活性组分，并以氧化态形

式分散在多孔载体上。Co － Mo 基变换催化剂在使

用前需要通过活化( 硫化) 的方法，使氧化态金属转

变为具有催化活性的硫化态［57 － 58］。催化剂的硫化

技术是催化剂开发和应用的关键步骤之一。传统

的硫化方法基本上采用器内气相硫化工艺，即用原

料气配入液体 CS2 高温氢解产生 H2 S，进行循环硫

化或一次放空硫化; 个别厂家采用高硫原料气直接

硫化，也有采用固体硫化剂，即在反应器前串联一

个硫化反应器，或将固体硫化剂与催化剂混合装填

在加氢反应器内，通入还原气在器内实现硫化剂的
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热氢解反应产生 H2S，H2S 再与氧化态 Co － Mo 催

化剂发生硫化反应。
器内气相硫化法的基本过程包括: 催化剂的升

温阶段( 常温 ～ 220 ℃ ) ，主要是脱除催化剂中的物

理水; 催化剂的硫化阶段( 220 ～ 350 ℃ ) ，主要是催

化剂中表层的活性组分进行充分硫化; 强化硫化阶

段( 350 ～ 420 ℃ ) ，主要通过升高硫化温度促使催化

剂完全硫化; 整个硫化时间一般在 50 h 以上。采用

器内气相硫化法的优点在于可以减少硫化剂损失，

硫化较为均匀，但存在以下缺点: 需要专用的预硫

化管路和设备; 硫化时间较长; 硫化过程中催化剂

床层温度波动大; 硫化剂均为有毒有害物质; 易造

成催化剂硫化不完全。在催化剂制备过程中，由于

高温焙烧分解生成的氧化物与载体之间存在强烈

的相互作用，往往导致硫化不完全［59 － 61］。
近年来，具有特有优点的器外预硫化技术得到

普遍重视［59 － 61］。器外预硫化较常采用的方法是: 将

活性金属为氧化态的催化剂先与硫化剂混合，再装

入反应器中，开工时只需通入氢气或同时通入含氢

原料气，随后升温即可完成硫化。常用的硫化剂为

单质硫、无机或有机多硫化物。器外预硫化技术的

优点在于: 开工时间短; 活化期间催化剂床层温度

稳定，容易操作; 现场不需要再准备硫化剂，减少对

环境的污染; 不需要专用的预硫化设施; 催化剂能

够充分硫化; 催化剂的活性较器内气相硫化的高或

相当。目前器外预硫化技术在国外已经商业化，特

别是在加氢脱硫工艺中; 国内也进行了初步应用。
因此，深入研究 Co － Mo 基催化剂的预硫化方法对

开发高活性催化剂有重要意义。
Lian 等［62］采用( NH4 ) 2 S 溶液为预硫化剂制备

了 Co － Mo － S /MgO － Al2O3预硫化催化剂，研究发

现，以 H2S /H2 /N2 混合气进行器内气相硫化时，按

照先硫化再还原的过程进行，也就是低温下先发生

氧硫交换，MoO3前体中的端基 O2－ 被 S2－ 取代形成

了 Mo—S 键，而氧硫交换继续进行，促使桥式 S2－
2 和

Mo5+ 中心形成; 升高温度后 Mo5+ 物种开始还原形

成 Mo4+ 存在于 MoS2物种中。而在器外浸渍硫化铵

的催化剂，先在催化剂表面形成含硫金属化合物前

体，该含硫金属化合物前体在合成气条件下经历了

热 分 解 和 还 原 过 程［63 － 64］: ( NH4 ) 2 MoS4 ( 200 ～
300 ℃ ) →MoS3 ( 350 ～ 400 ℃ ) →MoS3 ( 无定形

态) ( ＞ 500 ℃ ) → MoS2 ( 晶态) 。器外预硫化与传

统器内 H2S 硫化具有不同的活化机理。他们同时

指出在预硫化时，Mo 的化合物同样也会发生氧硫

交 换，在 催 化 剂 表 面 生 成 ( NH4 ) 2 MoS4 或

( NH4 ) 2MoO xS y，同时也可能存在部分其他硫化产

物，如 MoOS，MoOS2，MoO2 S 等，甚至会出现组成

和结构更为复杂的成分。在催化剂表面形成的硫

化产物的表面上，硫是同时与 Mo4+ 和 Mo6+ 化合的，

不仅仅存在于 MoS2 中。硫化态前体制备的 MoS2 /
MgO － Al2O3 催化剂本身已是硫化态，降低了活性

组分 与 载 体 的 相 互 作 用，有 利 于 形 成 MoS2 和

CoMoS物种，提高硫化度，因而具有较高的变换活

性和耐热性能。
先进的器外预硫化技术能克服传统器内气相

硫化的缺点，使催化剂保持最佳的活性和稳定性，

提高选择性，延长使用寿命。同时预硫化催化剂经

过钝化处理后，可有效降低催化剂的自热性及 SO2

的生成，催化剂的固硫性能好，从而使催化剂保持

活性和稳定性［65 － 66］。因此，深入研究 CO 变换催化

剂的预硫化及钝化方法，对开发高活性、可工业化

的预硫化 CO 变换催化剂有重大的现实意义。

5 高效节能变换工艺及其发展

煤气化是煤化工的龙头和基础，很大程度上影

响煤化工的效率、成本和发展。根据原料种类和造

气方法的不同，以煤为原料气的化工工艺可大致分

为以下几种流程: 常压固定层间歇气化、水煤浆加

压气化、碎煤加压气化、粉煤加压气化。制取水煤

气所用原料和气化工艺不同，水煤气中 CO 含量也

不尽相同，例如，以煤或焦炭为原料，采用间歇式固

定层煤气发生炉制得的水煤气中 CO 体积分数为

25% ～30% ; 以天然气为原料，采用水蒸气转化法制

得的水煤气中 CO 体积分数为 13% ～ 18% ; 以重油

或渣油为原料，经部分氧化制得的水煤气中 CO 体

积分数为 45% ～50% ; 由水煤浆气化制得的半水煤

气中 CO 体积分数为 40% ～ 45% ; 粉煤加压气化制

得的水煤气中 CO 体积分数高达 60%。同时，不同

的原料所制工艺气中硫的含量也有很大差异，因而

选用的变换催化剂和变换工艺也有所不同［67 － 68］。
然而，不管采用哪一种原料，合成氨生产工序都必

须经过煤气化、水煤气变换、合成气净化、合成气压

缩及合成过程，只不过在具体细节上有所不同，并

随着合成氨技术的发展而不断演化［69］。
发达国 家 的 变 换 工 艺 基 本 上 都 使 用 宽 温 型

Co － Mo 基催化剂取代传统的 Fe － Cr 基中温变换

催化剂，而且国外的合成氨装置规模一般比较大，

不管是原料、操作压力的选择、工艺流程还是催化
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剂与我国的中小型氮肥厂大不相同。我国氮肥企

业开始于 20 世纪 60 年代，由常压变换改为加压变

换，每吨氨水蒸气消耗高达 1 200 kg ; 70 年代高活性

催化剂的普遍应用使每吨氨水蒸气消耗降到 900 kg
左右。随后在 80 年代我国开始引进国外第二代煤

气化技术，采用加压连续气化制取合成氨原料气，

气 化 压 力 既 有 较 低 的 2． 8 MPa，也 有 较 高 的

6． 5 MPa。加压连续气化制取的工艺气不仅含有大

量的水蒸气，而且 H2S 和有机硫含量较高，其中，水

蒸气可以用来进行变换反应，H2 S 可以保证 Co －
Mo 基耐硫中温变换催化剂处于活性态，相应的 CO
变换反应大都要求采用加压耐硫变换工艺。Co －
Mo 基耐硫催化剂的研制成功使变换工艺得到重大

变革，80 年代由中温变换( 简称中变) 工艺改为中串

低工艺，90 年代发展了全低变工艺; 为了克服全低

变工艺不能长周期运行的问题，又开发了中温变换

串联两段低温变换( 简称中低低) 工艺。
目前，国内中小型合成氨厂大都采用以煤为原

料、间歇制气的生产工艺，与之配套的后续净化工

艺主要有铜氨洗和甲烷化两种流程。铜氨洗净化

流程要求变换气中 CO 体积分数低于 3． 0%，采用

的变换工艺主要有中变工艺、中串低工艺、中低低

工艺和全低变工艺等; 而甲烷化净化流程则要求变

换气中的 CO 体积分数小于 0． 3%，采用的变换工

艺主要有两次脱碳的 Fe － Cr 基中变催化剂串联

Cu － Zn 基低温变换( 简称低变) 催化剂的变换工

艺、Fe － Cr 基中变催化剂串联二段 Co － Mo 基耐硫

低变催化剂的中低低深度变换工艺、全部使用 Co －
Mo 基 耐 硫 低 变 催 化 剂 的 全 低 变 深 度 变 换

工艺［70 － 72］。
5． 1 与铜氨洗净化流程相配套的变换工艺

5． 1． 1 中变工艺

中变工艺一般是一个变换炉，炉内装填 Fe － Cr
基催化剂，分两段或三段装填，半水煤气从上到下

依次通过各段催化剂完成变换过程。工艺指标: 入

炉半 水 煤 气 温 度 330 ～ 350 ℃、热 点 温 度 480 ～
510 ℃、出炉变换气温度 400 ～ 420 ℃、出口变换气

中 CO 体积分数 3% ～ 5%、入炉汽气比 0． 7 ～ 0． 8、
每吨氨水蒸气消耗 1 000 ～ 1 200 kg。催化剂的终态

温度较高，水蒸气消耗很大。目前采用中变工艺的

合成氨厂逐渐减少。
5． 1． 2 中串低工艺

Fe － Cr 基中变催化剂后再串联 Co － Mo 基耐

硫低变催化剂，中变气经热交换后入低变炉。低变

催化剂可放在中变炉最后一段，也可另设一低变炉

串联在中变炉之后。中串低工艺流程的设置可分

为炉内串低变增湿流程、炉内串低变调温水加流

程、炉外中串低调温水加流程及炉外中串低增湿流

程。工艺指标: 中变炉入口温度 320 ～ 340 ℃、热点

温度 460 ～ 480 ℃、中变炉出口温度 380 ～ 400 ℃ ; 低

变炉入口温度 200 ～ 220 ℃、低变炉出口温度240 ～
260 ℃ ; 中变炉出口 CO 体积分数 5% ～ 6%、低变炉

出口 CO 体积分数 1% ～2% ; 入中变炉汽气比0． 5 ～
0． 6、每吨氨水蒸气消耗 500 ～ 600 kg。该工艺不仅

低变催化剂的入口温度可降低 100 ℃ 以上、每吨氨

水蒸气消耗显著降低，取得了明显的节能效果，而

且工艺改造较为简单，投资少，因此该工艺在低变

工艺发展初期得到国内中小型合成氨厂的普遍采

用。但是中串低流程存在明显的不足，主要是中变

二、三段催化剂利用率很低，总的催化剂用量大，而

生产能力却不能得到充分发挥。
5． 1． 3 中低低工艺

中低低变换工艺就是在中串低的基础上再串

联一段低变段或低变炉。两个低变炉( 段) 之间要

有降温措施，用水冷激或水加热器降温均可。一般

有两种流程: 中变增湿的中低低流程和调温水加的

中低低流程。工艺指标: 中变炉入口 温 度 300 ～
320 ℃、热点 温 度 430 ～ 440 ℃、中 变 炉 出 口 温 度

360 ～ 380 ℃ ; 低变炉每段入口温度 200 ～ 220 ℃、出
口温 度 240 ～ 260 ℃ ; 中 变 炉 出 口 CO 体 积 分 数

10% ～ 12%、低变炉出口 CO 体积分数 1% ～2%、入
炉汽气比 0． 4 ～ 0． 5、每吨氨水蒸气消耗约 400 ～
500 kg。该工艺与中串低工艺本质上没有区别，由

于多了低变炉( 段) ，反应终态温度比中串低工艺

低，因而汽气比有所下降，节能效果更佳，特别适合

老变换系统扩大节能能力的改造。但中低低流程

由于中变催化剂减少，一旦漏氧、热交换器或水加

热器泄漏，第一低变催化剂极易中毒，因而要求催

化剂有较强的抗毒性能，否则严重影响使用效果。
同时由于第二低变段反应的汽气比、CO 含量及反

应温度都较低，要求第二低变段采用活性更高的催

化剂，否则节汽效果不理想。
5． 1． 4 全低变工艺

全低变工艺是在中串低工艺基础上发展起来

的全新变换工艺，变换炉各段采用 Co － Mo 基耐硫

低变催化剂。全低变工艺的流程有两种: 调温水加

的全低变流程、增湿的全低变流程。工艺指标: 入

炉温度 200 ～ 220 ℃、热点温度 380 ～ 400 ℃左右、出
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炉温 度 250 ～ 260 ℃ ; 变 换 炉 出 口 CO 体 积 分 数

1% ～2%、入炉汽气比 0． 3 ～ 0． 4、每吨氨水蒸气消

耗 200 ～ 300 kg。相比而言，全低变工艺的节能效果

最为明显，但全低变工艺反应温度低，难以分解煤

气带入的焦油和润滑油，它们容易覆盖在催化剂表

面，使一段 Co － Mo 基催化剂老化、失活，一段催化

剂床层阻力容易升高，导致全低变工艺的工业应用

成功率不高，未取得预期效果，相当一部分装置返

回到中串低流程。
5． 2 与甲烷化净化流程相配套的变换工艺

5． 2． 1 Fe － Cr 基中变催化剂串联 Cu － Zn 基低变

催化剂的变换工艺

Fe － Cr 基中变催化剂工艺与铜氨洗净化流程

中的 Fe － Cr 基中变催化剂工艺基本一致，但以煤为

原料制半水煤气的工厂在 Fe － Cr 基中变催化剂后

无法直接串联 Cu － Zn 基低变催化剂，需经二次脱

碳、脱硫后再进入 Cu － Zn 基低变催化剂段。工艺

指标: 中变炉入口温度 300 ～ 350 ℃、热点温度480 ～
500 ℃、出口温度 400 ～ 420 ℃、CO 体积分数 3% ～
5% ; 低变炉入口温度 190 ～ 200 ℃、出口温度 230 ～
250 ℃、出口 CO 体积分数小于 0． 3% ; 中变炉入炉

汽气比 0． 8 ～ 0． 9、低变炉入炉汽气比 0． 2 ～ 0． 3、每
吨氨水蒸气消耗 1 100 ～ 1 300 kg。
5． 2． 2 中低低深度变换工艺

中低低深度变换工艺一般多采用二段 Fe － Cr
基中变催化剂串联二段 Co － Mo 基耐硫低变催化

剂。工艺指标: 中变炉入口温度 300 ～ 320 ℃、热点

温度 460 ～ 480 ℃、出口温度 380 ～ 400 ℃、出口 CO
体积分数 5% ～ 6% ; 低变炉一段入口温度 200 ～
220 ℃、二段入口温度 180 ～ 200 ℃、出口温度 200 ～
220 ℃、出口 CO 体积分数小于 0． 3% ; 中变炉入炉

汽气 比 0． 5 ～ 0． 6、每 吨 氨 水 蒸 气 消 耗 约 700 ～
800 kg。
5． 2． 3 全低变深度变换工艺

全低变深度变换工艺与上述全低变工艺相似，

一般采用三段 Co － Mo 基耐硫低变催化剂。工艺指

标: 一段入口 温 度 200 ～ 220 ℃、热 点 温 度 380 ～
400 ℃、二段入口温度 200 ～ 220 ℃、三段入口温度

180 ～ 200 ℃、出口温度 210 ～ 230 ℃左右; 变换出口

CO 体积分数小于 0． 3%、入炉汽气比 0． 5 ～ 0． 6、每
吨氨水蒸气消耗 600 ～ 700 kg。

变换工艺的变革和进步始终围绕着催化剂、变
换炉和变换气热能回收方式进行。变换反应中汽

气比的高低直接影响变换工艺的水蒸气消耗，汽气

比越低，过剩水蒸气量越小，因而全低变工艺的水

蒸气消耗最低。同时在合成氨厂中，对变换气的高

位能与潜热的综合利用对节能降耗起着重要的作

用。早期，中变或中串低流程一般配置饱和热水塔

进行热量回收，典型流程见图 1。

图 1 带饱和热水塔的中串低流程

Fig． 1 Simplified process flow diagram of medium － low

temperature shift process with saturation tower．

1 Water gas; 2 Shift gas; 3 Saturation tower; 4 Pump;

5 Heat exchanger; 6 Water heater; 7 Medium temperature

shift reactor; 8 Vapor; 9 Low temperature shift reactor

随着低变技术的逐步成熟和完善，变换气中过

量水蒸气已经很少，可以回收的热量也逐渐减少，

因而开 始 采 用 无 饱 和 热 水 塔 变 换 工 艺 及 副 产 中

( 低) 压水蒸气技术，典型流程见图 2。

图 2 无饱和热水塔的全低变流程

Fig． 2 Simplified process flow diagram of total low temperature

shift process without saturation tower．

1 Water gas; 2 Shift gas; 3 Recycle steam ;

4 Soft water; 5 Adscititious steam ; 6 Heat exchanger;

7 Boiler; 8 Low temperature shift reactor

综合来说，变换工艺经历了常压变换到加压变

换，在加压的基础上又经历了中变、中串低、中低低
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和全低变几个过程，每次技术革新，节能效果都明

显改进。但并不是每一个工艺都完美无缺，它们都

有其局限性，但总体来说节能效果越来越好。随着

变换催化剂性能的不断改进以及新工艺和新设备

的不断出现，将会促进热能的综合利用，变换系统

的水蒸气消耗会大大降低。中变逐渐会被低变所

代替，全低变技术将会成为 CO 变换工艺的主流

方向。

6 结语

为了满足节能减排的需要，世界上出现了多种

降低合成氨能耗的新工艺，特别是合成氨大型化、
制气的加压化技术的发展，高活性低能耗变换催化

剂及其催化工艺的开发越来越受到人们的重视，高

效率节 能 型 变 换 工 艺 将 是 今 后 变 换 工 艺 的 发 展

方向。
变换工艺的核心在于催化剂，催化剂的性能直

接影响到变换工艺的效能。通过综合分析中变、中
串低、中低低和全低变 4 种代表性变换工艺及其催

化剂的特点可知，目前在中小型合成氨厂能稳定运

行的流程为中低低变换工艺，节能效果最佳的流程

为全低变工艺，但其所用一段全低变催化剂的性能

尚需改进。因此开发出能适应中低压变换反应炉

一段变换的耐硫变换催化剂，对我国中小型合成氨

厂进行节能改造具重要意义。同时深入研究 CO 变

换催化剂的预硫化及其钝化方法，开发高活性、可

工业化 的 预 硫 化 CO 变 换 催 化 剂 将 是 另 一 重 要

课题。
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·技术动态·
美国化学品市场协会预测全球对聚碳酸酯和

丁二烯 －丙烯腈 －苯乙烯三元共聚物需求增长

Eur Plast News，2011，38( 1) : 12

美国化学品市场协会( CMAI) 预测，今后五年内，全球

对聚碳酸酯( PC) 的需求将以约 5． 8%的年平均速率增长，同

时预测丁二烯 － 丙烯腈 － 苯乙烯三元共聚物( ABS ) 在某些

市场增长率达 5%。在 CMAI 2011 年世界 PC 和 ABS 市场

分析中，预测到 2015 年底，PC 需求量将达到约 4． 4 Mt。
电气 /电子市场的增长预示着到 2015 年它将成为最大

的 PC 应用领域。CMAI 报道，此市场的关键驱动力将是印

度、东南亚和中国等发展中国家和地区的消费电子产品( 如

个人电脑 /微型计算机、平板电视和办公设备) 用量的增长。
然而，今后五年内，光学介质( 以前看涨的领域) 对 PC

的需求将减小。CMAI 报道: “其他介质的替代正在以比以

前预期更快的速率发生，2010 年美国市场缩小了 4． 5%。”
预测全球 ABS 市场将继续以超过全球国民生产总值的

增长速率而增长，在运输和电器市场方面呈现最强劲的增长

态势。预期直到 2015 年电器市场将以每年大于 5% 的速率

增长，并将继续成为 ABS 的最大市场。
CMAI 报道:“今后两年内，预期供应增长将超过需求增

长，尤其归因于在中国新增生产能力将投产。然而，由于中

国国内的用途和电器、计算机设备及汽车的出口对 ABS 需

求的增长，在预测期间的后期，东北亚生产能力 － 需求量缺

口将缩小，并且生产能力增加的步伐将放缓。”

日本尤尼奇卡公司开发出芳香族聚酰胺树脂薄膜

化学工业时报( 日) ，2010; ( 2735) : 4

日本尤尼奇卡公司开发出以高耐热性热可塑性芳香族

聚酰胺树脂为原料的双轴拉伸薄膜。高耐热性薄膜在各种

电气电子零件中被广泛使用。其中在软性电路板( FPC ) 领

域中，手机、MP3 /MP4 便携式音乐播放器、复印机、小型计算

机等为了小型化及轻量化，不得不使用这种材料，因此预计

高耐热性薄膜的市场将会不断扩大。
另外，除了特殊的品种外，聚酰胺均很难熔融成型，价格

高，且很难制得无色透明的薄膜，因此需要采用替代材料。
当性能要求较低时，可采用液晶聚合物和聚萘二甲酸乙二醇

酯作为替代材料，它们可作为熔融加工薄膜使用。但对具有

高耐热性且成本低的优良薄膜的需求日益高涨。
该公司开发的双轴拉伸薄膜使用了以往薄膜化困难的

热塑性芳香族聚酰胺树脂，首次采用独自同时双向拉伸的薄

膜成型加工技术，开发出新型高耐热性薄膜。该薄膜可以通

过熔融加工生产，它无色透明，且具有耐软熔 － 焊熔性，并且

可以采用 Roll to Roll 方式生产，使得工程施工更加方便，这

样以 FPC 为首的各种耐热性薄膜的用途将不断扩大。
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