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Аннотация. Актуальность. Предложена концепция создания малотоннажных установок получения метанола. В 
них входят два основных узла: комплекс получения синтез-газа путем некаталитического парциального окисления 
природного газа кислородом и комплекс синтеза метанола с использованием прямоточного многореакторного кас-
када с выделением конденсированного метанола после каждого реактора. Установка может входить в химический 
кластер и перерабатывать метанол в полезные продукты. Цель. Описание технологии и конструкции установки, 
определение ее основных показателей. Методы. Проектирование установки, математическое и численное модели-
рование химико-технологических процессов. Результаты и выводы. Изложен новый технологический процесс 
малотоннажного производства метанола. Основным аппаратом установки является оригинальный малогабаритный 
газогенератор синтез-газа, который обеспечивает: высокую безопасность, надежность и ремонтопригодность; от-
сутствие необходимости применения катализатора при некаталитическом парциальном окислении и возможность 
проведения процесса при высоких давлениях до 8,0 МПа, не требующих компримирования газа при последующем 
каталитическом синтезе метанола; транспортабельность и модульность установки. Приведены результаты числен-
ного моделирования некаталитического парциального окисления природного газа кислородом, определены рацио-
нальные режимы процесса в газогенераторе синтез-газа. Основные задаваемые параметры некаталитического пар-
циального окисления: коэффициент избытка окислителя, который должен находиться в диапазоне 0,34–0,36, и дав-
ление подач компонентов в диапазоне 6,0–7,0 МПа. Проведено численное моделирования процесса синтеза метано-
ла без коррекции и с предварительной коррекцией состава синтез-газа. Полученные данные позволили: рассчитать 
степень превращения углерода из оксидов углерода в метанол; при использовании трехреакторного каскада с оп-
тимальным составом газовой смеси степень превращения достигает 95 %; оценить максимальную удельную произ-
водительность установки до 1250 кг/час метанола на 1000 м3/ч природного газа и максимальную мощность уста-
новки до 20000 т метанола в год.   

Ключевые слова: синтез метанола, малотоннажная установка, синтез-газ, газогенератор синтез-газа, численное 
моделирование, парциальное окисление природного газа 
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Abstract. Relevance. The concept of creating low-tonnage methanol production plants is proposed. They include two main 
nodes: a synthesis gas production complex by non-catalytic partial oxidation of natural gas with oxygen and a methanol 
synthesis complex using a direct-flow multi-reactor cascade with the release of condensed methanol after each reactor. The 
plant can enter a chemical cluster and process methanol into useful products. Aim. Describe the technology and design the 
installation, determine its main indicators. Methods. Design of the plant, mathematical and numerical modeling of chemical 
and technological processes. Results and conclusions. The paper describes a new technological process of low-tonnage 
production for methanols. The main apparatus of the installation is an original small-sized syngas gas generator, which 
provides: high safety, reliability and maintainability; no need to use a catalyst for partial oxidation and the possibility of 
carrying out the process at high pressures up to 8.0 MPa, which do not require gas compression during subsequent catalytic 
synthesis of methanol; transportability and modularity of the installation. The paper introduces the results of numerical 
simulation of natural gas partial oxidation by oxygen. The authors have determined the rational modes of the process in 
syngas gas generator. The main parameters of the partial oxidation are: the coefficient of excess oxidizer, which should be in 
the range of 0.34–0.36, and the supply pressure of the components in the range of 6.0–7.0 MPa. The authors carried out the 
numerical simulation of the methanol synthesis without correction and with preliminary correction of the syngas 
composition. The data obtained allowed: calculating the degree of conversion of carbon from carbon oxides to methanol; 
when using a three-reactor cascade with an optimal composition of the gas mixture, the degree of conversion reaches 95%; 
estimating the maximum specific capacity of the installation up to 1250 kg/hour of methanol per 1000 m3/hour of natural 
gas and the maximum capacity of the installation up to 20000 tons of methanol per year.     
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Введение 

Метанол широко применяется в транспорте, 

энергетике, нефтехимической промышленности 

для производства формальдегида, пластмасс, смол, 

лаков, синтетических волокон, растворителей, при-

садок топлива, в фармацевтике и т. д. [1–4]. В мире 

крупные предприятия производства метанола 

обычно входят в состав химических кластеров, или 

их располагают вблизи морских портов с удобной 

экспортной логистикой [1–3, 5]. Малотоннажные 

установки целесообразно размещать в удалении от 

центров производства метанола на небольших ме-

сторождениях углеводородного сырья или на мор-

ских платформах, где используют метанол в каче-

стве ингибитора гидратообразования [2, 3, 6, 7]. 

Однако из-за дорогой транспортной логистики ма-

лотоннажные установки могут входить в состав 

кластера специализированных предприятий, пере-

рабатывающих метанол в полезные продукты, при 

условии обустроенных промплощадок, имеющих 

газовые, электрические и тепловые сети, кислород, 

химочищенную воду, очистку газов и др.  

В российских источниках приведена известная 

технология малотоннажного производства метанола 

путем парового риформинга природного газа (ПГ) с 

последующим каталитическим синтезом метанола с 

рециркуляцией непереработанного синтез-газа [2, 3]. 

Также в [8] детально описан новый способ техноло-

гии малотоннажного производства метанола в про-

мысловых условиях с получением забалластирован-

ного азотом синтез-газа некаталитическим парци-

альным окислением (partial oxidation – POX) ПГ воз-
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духом и затем каталитическим синтезом метанола в 

прямоточном трехреакторном каскаде. 

В развитие статьи [8] представлена малотон-

нажная установка производства метанола с приме-

нением синтез-газа путем парциального окисления 

ПГ кислородом и с последующей коррекцией со-

става газа для получения оптимальной газовой сме-

си при синтезе метанола в прямоточном многоре-

акторном каскаде. Проведенные исследования поз-

воляют определить степень превращения углерода 

из оксидов углерода в метанол и оценить удельную 

производительность установки.  
 
Технология производства метанола 

Технологический промышленный процесс про-

изводства метанола включает две важнейшие ста-

дии: переработку углеводородного сырья в синтез-

газ (водород Н2 и монооксид углерода СО) и затем 

его конверсию в метанол (СН3ОН). В [1–7] описано 

большое количество способов и устройств произ-

водства синтез-газа, но в предлагаемой малотон-

нажной установке основным аппаратом является 

оригинальный газогенератор синтез-газа (ГСГ) 

компании ООО «ВТР» [8, 9].  

Конструкция ГСГ представляет охлаждаемую 

блочно-модульную конструкцию на фланцевых 

прочно-плотных соединениях, состоящую из сле-

дующих основных элементов [8, 9]: узлов ввода 

компонентов (ПГ, окислитель – кислород, химочи-

щенная вода), запальное устройство, смесительная 

головка (СМГ), камера сгорания (КС), испаритель-

ная камера (ИК). Камеры ГСГ имеют унифициро-

ванную конструкцию и различаются диаметрами и 

длинами вследствие различных физико-химических 

процессов: в КС – парциальное окисление ПГ кис-

лородом, а в ИК – закалка синтез-газа с испарением 

химочищенной воды и перемешиванием парогазо-

вой смеси для получения гомогенной парогазовой 

смеси (ПГС) на выходе ИК. В состав комплекса 

синтез-газа входят ГСГ с обвязкой, блоки конвер-

сии синтез-газа и система управления. 

Основным узлом комплекса синтеза метанола 

является прямоточный трехреакторный каскад с 

осуществлением каталитических экзотермических 

реакций превращения синтез-газа в метанол с вы-

делением метанола-сырца после каждого реактора 

[8]. Изотермические реакторы стабилизируют тем-

пературу слоев катализаторов для их максимальной 

активности, уменьшения селективности побочных 

реакций, увеличенной степени конверсии синтез-

газа и повышенной удельной производительности 

метанола [3, 8, 10, 11]. 

Работа установки поясняется на рисунках. На 

рис. 1 изображена упрощенная блок-схема ком-

плекса синтез-газа. 

На рис. 1 обозначены: 1 – компрессор ПГ, 2 – 

расходомер-регулятор массового расхода (РХМ) 

природного газа, 3 – теплообменник, 4 – смеситель, 

5 – компрессор кислорода, 6 – РХМ кислорода, 7 – 

смесительная головка ГСГ, 8 – камера сгорания 

ГСГ, 9 – камера испарения ГСГ, 10 – теплообмен-

ник, 11 – насос, 12–15 – РХМ воды, 16 – котел-

утилизатор, 17 – управляемый дроссель, 18 – реак-

тор, 19 – смеситель, 20 – теплообменник-

холодильник, 21 – сепаратор, 22 – управляемый 

дроссель, 23 – адсорбер, 24 – смеситель, 25 – теп-

лообменник, 26 – регулятор давления.  

 
Рис. 1.  Блок-схема комплекса синтез-газа 
Fig. 1.  Block diagram of the syngas complex 

С выхода компрессора – 1 ПГ подают с требуе-

мым массовым расходом и давлением 6,5–7,5 МПа 

через РХМ – 2 по трубопроводу в теплообменник – 

3, в котором ПГ нагревают до расчетной темпера-

туры порядка 500–550 °С парогазовой смесью с 

температурой примерно 850 °С, поступающей в – 3 

с первого выхода теплообменника – 10. Нагретый 

ПГ подают в смеситель – 4, где его смешивают с 

водяным паром, поступающим в – 4 из второго вы-
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хода теплообменника – 10, а из выхода – 4 ПГС 

подают в смесительную головку ГСГ – 7. Кислород 

с выхода компрессора – 5 с температурой порядка 

150–170 °С подают с требуемым массовым расхо-

дом через РХМ – 6 с одинаковым давлением  

6,5–7,5 МПа в смесительную головку ГСГ – 7. Кис-

лород и ПГС раздельно поступают в смесительную 

головку – 7, откуда компоненты подают в проточ-

ную камеру сгорания – 8, где в турбулентном ре-

жиме течения газов происходит смешивание пото-

ков и POX увлажненного ПГ кислородом с образо-

ванием синтез-газа на выходе КС. Процесс POX 

проводят при квазиоптимальном коэффициенте 

избытка окислителя в диапазоне от 0,34 до 0,36 и 

давлении в камере сгорания 6,0–7,0 МПа. В резуль-

тате на выходе КС образуется ПГС, содержащая 

преимущественно синтез-газ, а также диоксид уг-

лерода СО2, пары воды Н2О, азот N2, остаточное 

количество метана CH4 и конденсированную фазу 

C
*
 (сажа, смолы). Из 8 подают ПГС в проточную 

испарительную камеру – 9, соосно соединенную с 

8, и одновременно в ИС подают химочищенную 

воду (вода 1) через РХМ – 12 от насоса – 11. В ИК 

происходит распыление, смешение и испарение 

воды в потоке поступающего из КС газа. Регулируя 

массовый расход воды путем РХМ – 12, снижают 

температуру газа до заданного номинального зна-

чения Тн=900 °С и при этом увеличивается доля 

пара в ПГС. В камерах ГСГ протекают некаталити-

ческие реакции: основная реакция – POX ПГ с кис-

лородом СН4+0,5О2=СО+2Н2, побочные реакции – 

паровые конверсии метана СН4+Н2О=СО+3Н2 и 

монооксида углерода СО+Н2O=СO2+Н2, в резуль-

тате чего в составе выходной ПГС увеличивается 

мольное отношение Н2/СО˃1,9. 

ПГС с выхода ГСГ направляют в блок циклонов 

(не указан на рис. 1) для очистки от сажи и очи-

щенную горячую ПГС подают в теплообменник – 

10. Поток химочищенной воды в диапазоне 10–20 

мас. % от номинального массового расхода ПГ по-

дают от насоса – 11 через РХМ – 13 на второй вход 

в теплообменник – 10 (вода 2), где происходит теп-

лообмен, и из второго выхода – 10 подают водяной 

пар с температурой 450 °С в смеситель – 4.  

С выхода – 3 ПГС с расчетной температурой 

порядка 750 °С поступает в котел-утилизатор – 16, 

на второй вход которого подают химочищенную 

воду от насоса – 11 через РХМ – 14 (вода 3). На 

выходе – 16 образуется охлажденная ПГС с регу-

лируемой температурой 350 °С и водяной пар, ис-

пользуемый для технологических нужд установки, 

в том числе для возможности нагрева ПГС перед ее 

подачей в комплекс синтеза метанола. При доста-

точной производительности установки водяной пар 

может применяться в паровой турбине для выра-

ботки электроэнергии. 

ПГС с выхода котла-утилизатора – 16 подают в 

блок коррекции отношения Н2/СО, состоящий из 

ветвителя с двумя магистралями (трубопроводами) 

и смесителя – 19. Первая газовая магистраль ветви-

теля содержит управляемый высокотемпературный 

дроссель – 17 и последовательно соединенный с 

ним реактор – 18 с высокотемпературным катали-

затором паровой конверсии монооксида углерода, а 

выход – 18 соединен со смесителем – 19. Вторая, 

байпасная, газовая магистраль ветвителя соединена 

со смесителем – 19 напрямую. В результате экзо-

термической каталитической реакции паровой кон-

версии монооксида углерода СО+Н2О=Н2+СО2 со-

держание водорода в синтез-газе на выходе – 18 

увеличивается. Потоки газа, проходящие через обе 

магистрали ветвителя, рассчитывают из условия 

получения в номинальном режиме парциального 

окисления соотношения Н2/СО на выходе смесите-

ля – 19 [12]. Оптимальное отношение Н2/СО зави-

сит от типа окислителя и при использовании кис-

лорода составляет 2,1–2,3. Отношение Н2/СО авто-

матически контролируется следящей системой, в 

состав которой входят дроссель, газоанализатор и 

персональный компьютер (не указаны на рис. 1). 

Система позволяет стабилизировать Н2/СО в за-

данном диапазоне вне зависимости от концентра-

ции других компонентов в составе ПГС.  

После смесителя – 19 газ поступает в теплооб-

менник-холодильник – 20, в котором его охлажда-

ют до температуры 30 °С потоком химочищенной 

воды, подаваемым через РХМ – 15 от насоса – 11. 

Далее газожидкостную смесь подают из 20 в сепа-

ратор – 21 для отделения сконденсированного пара, 

который используется в оборотном водоснабжении 

установки. С выхода сепаратора – 21 парогазовую 

смесь подают в блок коррекции диоксида углерода, 

который содержит ветвитель с двумя магистралями 

и смеситель – 24 [12]. Одна газовая магистраль свя-

зана со смесителем – 24 напрямую, а вторая газовая 

магистраль содержит последовательно включенные 

управляемый дроссель – 22 и адсорбер диоксида 

углерода – 23, выход которого соединяется со вто-

рым входом смесителя – 24. 

Адсорбер диоксида углерода состоит из парал-

лельно соединенных адсорберов-поглотителей, за-

груженных цеолитом СаА. Каждый из адсорберов-

поглотителей работает последовательно в одном из 

трех периодически переключаемых режимов: ре-

жим адсорбции СО2 из синтез-газа при температуре 

20–40 °С, режим регенерации адсорбента от 

СО2 потоком осушенного воздуха при температуре 

170–250 °С, режим охлаждения после регенерации 

до температуры 20–40 °С. Количество адсорберов-

поглотителей зависит от объема утилизируемого 

СО2, а их массогабаритные характеристики зависят 

от плотности адсорбента и допустимой линейной 
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скорости адсорбции. При указанной температуре 

адсорбционная емкость СО2 на цеолите СаА со-

ставляет 0,2 г/г [12].  

Расходы газовых потоков в магистралях второго 

ветвителя регулируют изменением проходного се-

чения управляемого дросселя – 22. Это позволяет 

уменьшать мольный состав диоксида углерода в 

газе на выходе смесителя – 24 и тем самым регули-

ровать значение модуля в рекомендованном диапа-

зоне М=2,0–2,3 [1–3, 10, 12]. Контроль состава газа 

и выработку управляющих воздействий для кор-

ректировки балансового состава ПГС, идущей на 

синтез метанола, осуществляют по данным анализа 

сухого охлажденного газа после смесителя – 24 с 

помощью газоанализатора (не указан на рис. 1), 

входящего в состав следящей системы контроля и 

управления установки [12]. Из смесителя – 24 газ 

подают в теплообменник – 25 для нагрева ПГС до 

требуемой температуры, после чего газ подают в 

регулятор давления – 26 для стабилизации рабоче-

го давления в комплексе синтез-газа и подачи 

скорректированного газа в комплекс синтеза мета-

нола на уровне 5,0–5,5 МПа.  

На рис. 2 представлена упрощенная блок-схема 

комплекса синтеза метанола, где: 1–3 – изотерми-

ческие реакторы, 4–10 – теплообменники, 11–13 – 

сепараторы, 14 – накопительная емкость метанола-

сырца. 

Газ с выхода комплекса синтез-газа подают в 

первый реактор – 1 комплекса синтеза метанола с 

требуемой температурой, зависящей от типа ката-

лизатора. Для поддержания изотермичности слоя 

катализатора осуществляют циркуляцию хладоген-

та через размещенные в реакторе тепловые трубы 

(система циркуляции не показана). 

 
Рис. 2.  Блок-схема комплекса синтеза метанола 
Fig. 2.  Block diagram of the methanol synthesis complex 

Охлаждение ПГС с выхода реактора – 1, содер-

жащей пары метанола и воду, оксиды углерода, 

водород и азот, происходит в теплообменниках – 4, 

5. Сначала ПГС охлаждают в теплообменнике – 4 

до 150 °С сухим газом, поступающим из сепарато-

ра – 11. С выхода – 4 ПГС поступает в теплообмен-

ник-холодильник – 5, где охлаждается оборотной 

водой до 20 °С, после чего ПГС подают в сепара-

тор – 11. В 11 из газожидкостной смеси отделяют 

сжиженный метанол и водяной конденсат, и их 

направляют в сборник метанола-сырца – 14. Сухая 

смесь из 11 поступает в теплообменник – 4 и далее 

в теплообменник – 6, где ее нагревают до требуе-

мой температуры и подают во второй реактор – 2. 

Аналогичным образом в теплообменниках – 7, 8 

охлаждают ПГС с выхода реактора – 2. Охлажден-

ную газожидкостную смесь из 8 подают в сепара-

тор – 12, где отделяют метанол-сырец и затем его 

направляют в сборник метанола – 14. Отходящую 

из 12 газовую сухую смесь нагревают в теплооб-

менниках – 7, 9 до требуемой температуры, после 

чего подают в третий реактор – 3. ПГС с выхо-

да реактора – 3 подают в теплообменник-

холодильник – 10, в котором она охлаждается обо-

ротной водой до 20 °С, после чего газожидкостную 

смесь с выхода – 10 подают в сепаратор – 13, в ко-

тором отделяют сжиженный метанол-сырец и его 

отправляют в сборник метанола – 14. Потоки хво-

стовых газов, отходящих из 13, 14 и содержащих 

преимущественно водород и оксиды углерода, а 

также азот и пары метанола-сырца, подают в си-

стему очистки, дожигают и сбрасывают газ в атмо-

сферу. 
 
Моделирование технологического процесса 

Для проведения расчетов установки разработан 

интегрированный программный комплекс Complex 

SG calculations с применением удобного интерфей-

са, включающий отечественные программы для 

ЭВМ: программу моделирования термодинамики 

TermoCom, программу «Газогенератор синтез-газа» 

и «Программное обеспечение для расчета длины 

испарительной камеры газогенератора синтез-газа» 

[13]. В результате итерационных расчетов иденти-

фицируют: равновесные объемно-массовые соста-

вы и температуры газов в камерах ГСГ, после чего 

рассчитывают геометрические характеристики 

элементов ГСГ; мощность и производительность 

компрессоров и насосов; объемно-массовые харак-

теристики катализаторов и габариты реакторов 

установки; рассчитывают и выбирают расходоме-

ры-регуляторы – основные элементы системы 

управления. В итоге определяют необходимые рас-

ходы компонентов для требуемой производитель-

ности установки и массогабаритные характеристи-

ки основных аппаратов.  

В дальнейшем будем рассматривать только мо-

делирование процесса получения метанола. Началь-

ный этап – численное моделирование POX ПГ кис-

лородом. В источниках приведено большое количе-

ство теоретических и экспериментальных исследо-

ваний, посвященных описанию разветвленно-
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цепных реакций POX [4, 14–19]. Упрощенно при-

мем, что при температурах выше 1200 °С длитель-

ность окислительных реакций гомогенной смеси ПГ 

не превышает миллисекунды, а длительность про-

цесса образования сажи превышает 10 мс, что поз-

воляет ограничиваться термодинамическим расче-

том состава продуктов сгорания ПГ [9, 14, 15].  

При расчетах применялась программа TermoCom 

[13] со следующими данными: состав ПГ (об. %) 

(СН4 – 97,57, С2Н6 – 1, С3Н8 – 0,37, С4Н10 – 0,15, N2 – 

0,84, СО2 – 0,07), степень увлажнения ПГ – 15 %, 

начальные температуры компонентов: кислород – 

170 °С, ПГС – 450 °С, давление в КС – 6,0 МПа, но-

минальная температура газа на выходе ИК – 900 °С. 

Основным параметром режима POX является коэф-

фициент избытка окислителя =mo/(mcKm0), где mc – 

массовый расход сырья (ПГ), mo – массовый расход 

окислителя (воздух), Km0 – массовый стехиометри-

ческий коэффициент соотношения компонентов, 

определяемый по табличным данным (для пары кис-

лород–метан Km0=4,0). На рис. 3, 4 приведены фраг-

менты расчетов.  

Результаты численного моделирования, экспе-

риментальных исследований и анализ, проведен-

ный из указанных источников, позволили сформу-

лировать рекомендации рациональных режимов 

POX ПГ кислородом в ГСГ [9, 14–20]: 

 целесообразно проводить POX при α=0,34–0,36, 

поскольку низкие значения α приводят к саже-

образованию, а более высокие значения приво-

дят к уменьшению концентрации водорода; 

 необходимо увлажнять ПГ в диапазоне 10–20 % 

массового расхода химочищенной паровой воды 

по отношению к массовому расходу ПГ, что 

позволяет избегать сажеобразования, а также 

приводит к незначительному, на 3–5 %, увели-

чению отношения Н2/СО за счет побочной реак-

ции паровой конверсии метана в КС; 

 давление в КС целесообразно выбирать в диапа-

зоне 6,0–7,0 МПа, чтобы процесс синтеза мета-

нола проходил с давлением более 4,5 МПа;  

 нагрев компонентов облегчает условия зажига-

ния POX, способствует устойчивому горению и 

увеличению скорости кинетических реакций, по-

этому начальную температуру компонентов вы-

бирают из условий отсутствия самовозгорания 

смесей (кислород – до 200 °С, ПГ – до 550 °С) и 

без конденсации паров воды, которая зависит от 

парциального давления в ПГС, т. е. температура 

ПГС более 250 °С при давлении 6,0 МПа;   

 увеличение отношения mв/mкс массовых расхо-

дов впрыска воды в ИК к выходу газа КС про-

порционально снижает температуру газа на вы-

ходе ИК, а в составе ПГС увеличивается содер-

жание водяного пара и уменьшаются концен-

трации Н2 и СО, также наблюдается более высо-

кое отношение Н2/СО˃1,9 за счет некаталитиче-

ского процесса паровой конверсии газа;  

 для предотвращения сажеобразования рекомен-

дуем снижать содержание гомологов метана в 

составе ПГ и использовать новые жаростойкие 

композитные сплавы с температурами до 

1350 °С для уменьшения градиента температуры 

между ядром потока газа и внутренней стенкой 

камер, в том числе для оптимального охлажде-

ния ГСГ.   

 
Рис. 3.  Зависимость состава газа в камере сгорания и 

температуры от  
Fig. 3.  Dependence of the gas composition in the 

combustion chamber and temperature on  

 
Рис. 4.  Зависимость состава газа в испарительной 

камере и температуры от  
Fig. 4.  Dependence of the gas composition in the 

evaporation chamber and temperature on  

Следующим этапом расчета является численное 

моделирование процесса синтеза метанола на осно-

ве макроскопических реакций [1–5, 8, 10]: 

 CО2+3Н2=СН3ОН+Н2О+49,5 кДж/моль,        (1) 

 СО+2Н2=СН3ОН+90,7 кДж/моль,               (2) 

 СО+Н2О=CО2+Н2+41 кДж/моль.  (3) 
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Все указанные экзотермические реакции явля-

ются обратимыми. Они зависят от многих взаимо-

связанных факторов [1–5, 10]: температуры в слоях 

катализатора, активности катализатора, равновес-

ного выхода метанола, степени превращения окси-

дов углерода в метанол, парциального давления 

компонентов газа, стехиометрического соотноше-

ния компонентов (модуля или факториала) синтез-

газа М=(Н2–СО2)/(СО+СО2), отношений мольных 

компонентов Н2/СО и СО/СО2, содержания двуоки-

си углерода и водяного пара в газе, инертных ком-

понентов. Инертные компоненты – азот и остаточ-

ный метан – не оказывают прямого влияния на 

равновесие реакций образования метанола. На ско-

рость синтеза метанола определяющее влияние 

оказывает концентрация воды в реакционной зоне. 

Она должна быть минимальной, поскольку пар 

сильно тормозит реакцию (1), причем интенсив-

ность торможения зависит от концентрации CО2 и 

не зависит от концентрации водорода. Оптималь-

ная концентрация CО2 в газе при использовании 

медьсодержащих катализаторов должна находиться 

в диапазоне 0,3–5 об. %. Избыточная концентрация 

CО2 в реакционной зоне уменьшает скорость про-

текания реакции (1), что способствует увеличению 

содержания водяного пара в продуктах синтеза, 

поэтому для увеличения эффективности синтеза 

метанола рекомендуют увеличивать отношение 

СО/CО2˃3. Рекомендуют применять промышлен-

ные катализаторы для повышения производитель-

ности синтеза метанола – Katalko-51-9 Johnson 

Matthey (ICI), Великобритания, МК-121 Haldor 

Topsoe, Дания, и ряд современных катализаторов 

MegaMax компании Clariant International, Швейца-

рия [1, 3, 11].  

Для малотоннажных установок целесообразно 

применять проточную каскадную схему реакторов 

синтеза метанола без рецикла синтез-газа с конден-

сацией метанола-сырца после каждого реактора [8, 

10, 21]. Такое техническое решение позволяет су-

щественно удешевить и упростить установку, снять 

термодинамическое ограничение, связанное с при-

ближением концентрации метанола к равновесному 

пределу, повысить скорость синтеза. Вследствие 

экзотермичности реакций (1)–(3) одной из основ-

ных проблем конструирования реакторов синтеза 

метанола является надежный контроль температу-

ры и эффективный отвод тепла от катализаторов. В 

работах приведены результаты исследований раз-

личных типов реакторов, где рекомендовано при-

менять трубчатые изотермические реакторы, обес-

печивающие высокий теплоотвод [3, 10, 21]. 

Разработаны алгоритмы программного управле-

ния показателями синтез-газа для оптимального 

синтеза метанола: алгоритм управления системой 

регулирования отношения компонентов Н2/СО и 

алгоритм управления системой регулирования сте-

хиометрического отношения компонентов газовой 

смеси (модуля) [12]. В табл. 1 приведены результа-

ты расчетов POX природного газа кислородом без 

и с коррекцией состава газа [20], откуда следует: 

скорректированный состав газа обеспечивает оп-

тимальные показатели М=2,04 и Н2/СО=2,3 и еще 

более высокое отношение СО/СО2˃11,6.  

Таблица 1.  Показатели газовой смеси на выходе ком-
плекса синтез-газа 

Table 1.  Indicators of the gas mixture at the outlet of the 
syngas complex 

Варианты/Variants 
Показатели/Indicators 
СО/СО2 Н2/CO M 

ПГ с кислородом без коррекции 
NG with oxygen without correction 

8,7 1,91 1,61 

ПГ с кислородом с коррекцией 
NG with oxygen with correction 

11,6 2,3 2,04 

NG – natural gas. 

С применением программного комплекса [13] 

проведено численное моделирование объемно-

массовых расходов газожидкостных смесей, проте-

кающих в аппаратах установки при условии сле-

дующих исходных данных: на вход в ГСГ подавали 

ПГ с указанным составом и объемным расходом 

1000 м
3
/ч, квазиоптимальный коэффициент α=0,35, 

объемный расход кислорода – 693 м
3
/ч, температу-

ра ПГС на выходе ИК – 900 °С; в реакторах каскада 

применяли бывший катализатор C79-7GL фирмы 

«Zud-Chemie», Германия, со следующими данны-

ми: в первом реакторе каскада входная температура 

газа – 215 °С, объемная скорость – 8000 ч
–1

, во вто-

ром реакторе – 220 °С и 5000 ч
–1

, в третьем реакто-

ре – 230 °С и 3000 ч
–1

, давление газа в реакторах – 

5,0 МПа. В табл. 2, 3 приведены итоговые данные 

балансов трехреакторного каскада комплекса син-

теза метанола. 

Для расчета степени превращения углерода из 

оксидов углерода в метанол в прямоточном каскаде 

применяем разработанную формулу:  

ηк= KMe
c ∙mMe / (KCO

c ∙mCO + KCO2
c ∙mCO2),           (4) 

где ηк – степень превращения углерода в процессе 

каталитического синтеза в реакторном каскаде, к – 

нижний индекс, обозначающий количество реакто-

ров в каскаде; mMe– общий массовый расход выде-

ленного конденсированного метанола из реакторов 

каскада, находящегося в сборникекомплекса; mCO, 

mCO2 – массовые расходы монооксида и диоксида 

углерода, входящие в состав газовой смеси в пер-

вый реактор каскада; KMe
c =0,375,KCO

c =0,429, 

KCO2
c =0,273 – коэффициенты молярных масс угле-

рода в метаноле и в оксидах углерода. 
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Таблица 2.  Материальный баланс аппаратов комплекса синтеза метанола без коррекции состава синтез-газа  

Table 2.  Material balance of the methanol synthesis complex devices without correction of the syngas composition 

Наименования 
Names 

 
Т, °С 

Объемно-массовые расходы газожидкостной смеси 
Volume and mass flow rates of a gas-liquid mixture 

СО СО2 Н2 Н2О N2 MeOH 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

Газ в реактор 1 
Gas to reactor 1 

215 1134,1 32,9 204,3 3,8 155,8 62,8 4,0 0,2 10,5 0,3 0 0 

В сборник из 11 
To a collector from 11 

20 2,0 0,3 21,9 1,9 0,1 0,2 31,3 6,6 0,1 0,0 770,4 91,0 

Газ в реактор 2 
Gas to reactor 2 

220 497,0 36,9 115,7 5,4 55,0 56,7 0,0 0,0 10,4 0,8 4,7 0,0 

В сборник из 12  
To a collector from 12 

20 0,9 0,4 12,5 3,4 0,0 0,2 7,8 4,2 0,1 0,0 274,4 91,8 

Газ в реактор 3 
Gas to reactor 2 

230 245,0 44,1 81,3 8,7 16,3 45,0 0,0 0,0 10,3 1,7 2,1 0,0 

В сборник из 13 
To a collector from 13 

20 0,4 0,4 7,1 4,5 0,0 0,1 3,6 5,6 0,1 0,1 102,8 89,3 

Хвостовой газ 
Tail gas 

20 186,6 55,6 68,3 13,0 6,7 27,6 0,0 0,0 10,3 3,1 1,3 0,3 

Таблица 3.  Материальный баланс аппаратов комплекса синтеза метанола с коррекцией состава синтез-газа 

Table 3.  Material balance of the methanol synthesis complex devices with the correction of the syngas composition 

Наименования 
Names 

 
Т, °С 

Объемно-массовые расходы газожидкостной смеси 
Volume and mass flow rates of a gas-liquid mixture 

СО СО2 Н2 Н2О N2 MeOH 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

к
г/

ч
/k

g/
h

 

о
б

. %
/v

o
l. 

%
 

Газ в реактор 1 
Gas to reactor 1 

215 998,1 29,3 135,1 2,5 165,5 67,6 4,1 0,2 10,5 0,3 0 0 

В сборник из 11 
To a collector from 11 

20 1,6 0,2 12,1 1,1 0,2 0,3 35,5 5,9 0,1 0,0 854,8 92,5 

Газ в реактор 2 
Gas to reactor 2 

220 294,9 27,1 46,4 2,7 53,8 68,8 0,0 0,0 10,4 1,0 3,6 0,3 

В сборник из 12  
To a collector from 12 

20 0,4 0,1 5,3 2,3 0,1 0,4 6,6 2,6 0,1 0,1 254,1 92,0 

Газ в реактор 3 
Gas to reactor 2 

230 84,5 20,6 25,1 3,9 21,4 72,4 0,0 0,0 10,2 2,5 1,4 0,3 

В сборник из 13 
To a collector from 13 

20 0,1 0,1 1,9 1,7 0,0 0,3 3,0 6,6 0,1 0,1 73,0 91,1 

Хвостовой газ 
Tail gas 

20 26,0 12,2 16,0 4,8 11,9 77,5 0,0 0,0 10,2 4,8 0,7 0,3 

 

Удельную производительность каскада П̅к опре-

деляем как отношение массового расхода метано-

ла-сырца в сборнике (емкости) комплекса в кг/ч на 

1000 м
3
/ч входящего ПГ в ГСГ. Также из табл. 2, 3 

рассчитываем массовые расходы конденсированно-

го метанола-сырца на выходе каждого i-го реактора 

каскада (без хвостовых газов) по формуле  

П(i)=mMe(i)+mН2О(i),                         (5) 

где i=1,3̅̅ ̅̅  – последовательная нумерация реакторов 

каскада.  

В табл. 4, 5 приведены показатели установки, 

которые рассчитывали по формулам (4), (5) с ис-

пользованием данных из табл. 2, 3.  

Из табл. 2–5 следует, что в проточном каскаде 

показатели газа ухудшаются последовательно по-

сле каждого реактора, но показатели скорректиро-

ванного газа значительно лучше по сравнению c 

показателями газа без коррекции его состава.  
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Таблица 4.  Показатели установки без коррекции соста-
ва газовой смеси 

Table 4.  Installation parameters without correction of the 
composition of the gas mixture 

Показатели 
Indicators 

Прямоточный каскад 
Direct-flow cascade 

один 
реактор 

one 
reactor 

два 
реакто-

ра 
two 

reactors 

три 
реакто-

ра 
three 

reactors 
Степень превращения углерода  
из оксидов углерода в метанол 
Degree of conversion of carbon  
from carbon oxides to methanol 

0,53  0,72 0,79 

Производительность метанола-
сырца кг/ч на 1000 м3/ч ПГ 
Raw methanol capacity kg/h  
per 1000 m3/h of NG 

801 1084 1190 

Таблица 5.  Показатели установки с коррекцией состава 
газовой смеси 

Table 5.  Installation parameters with correction of the 
composition of the gas mixture 

Показатели 
Indicators 

Прямоточный каскад 
Direct-flow cascade 

один 
реактор 

one 
reactor 

два 
реакто-

ра 
two 

reactors 

три 
реакто-

ра 
three 

reactors 
Степень превращения углерода  
из оксидов углерода в метанол 
Degree of conversion of carbon  
from carbon oxides to methanol 

0,69  0,89 0,95 

Производительность метанола-
сырца кг/ч на 1000 м3/ч ПГ 
Raw methanol capacity kg/h  
per 1000 m3/h of NG 

890 1151 1227 

 

Например, из табл. 2 видно, что после первого 

реактора модуль уменьшается до М=1,2 и падает 

отношение Н2/СО≈1,5, а в хвостовом газе уже 

практически отсутствует водород, но зато много 

непереработанных оксидов углерода. Напротив, из 

данных табл. 3 вытекает, что интегрированный по-

казатель повышается последовательно в реакторах 

каскада: М=2,04 – перед первым реактором, 

М=2,21 – перед вторым реактором и М=2,79 – пе-

ред третьим реактором, а водорода хватает для ре-

акций синтеза метанола. Отметим, что перед синте-

зом метанола в комплексе синтез-газа частично 

удаляют СО2 из газовой смеси, а из сравнительных 

данных табл. 2, 3 видно, что в процессе коррекции 

состава газовой смеси удалили углекислый газ с 

массовым расходом 280 кг/ч. 

Анализ полученных результатов подтверждает 

целесообразность синтеза метанола с применением 

скорректированного состава газовой смеси. Это 

позволяет значительно увеличить степень перера-

ботки сырья, и в трехреакторном каскаде степень 

превращения достигает η3=0,95. Кроме того, отно-

шение массовых расходов оксидов углерода между 

хвостовым газом и входящим газом в первый реак-

тор каскада падает до 3,7 %, из-за этого резко со-

кращаются выбросы парниковых газов в атмосфе-

ру. Максимальная удельная производительность 

метанола в прямоточном трехреакторном каскаде с 

применением скорректированной газовой смеси 

составляет П̅3≈1230 кг/ч метанола-сырца на 

1000 м
3
/ч природного газа, что примерно на  

40–50 % больше по сравнению с удельной произ-

водительностью установки, работающей на газовой 

смеси, забалластированной азотом [8].  

При использовании современных катализаторов 

можно применять прямоточный двухреакторный 

каскад с показателями П̅2≈1250 кг/ч и η2˃0,95 

(в [21] показано, что в двухреакторном прямоточ-

ном каскаде с отечественным медьсодержащим 

катализатором при отношении СО/СО2˃10 можно 

достигать η2≈0,90÷0,95). В качестве примера новый 

промышленный катализатор MegaMax-900 в срав-

нении с катализатором C79-7GL имеет: на 15–20 % 

больший выход метанола, на 20–30 % более высо-

кую активность, более пологую температурную 

характеристику в диапазоне 230–270 °С, высокую 

объемную скорость до 22000 ч
–1

, более высокую 

селективность и низкие побочные продукты [11]. 
 
Заключение 

Разработана новая технология малотоннажной 

установки производства метанола, в состав которой 

входят комплексы синтез-газа и синтеза метанола. 

В комплексе синтез-газа осуществляют некатали-

тическое POX ПГ кислородом с последующей кор-

рекцией состава газовой смеси, а частично удален-

ный углекислый газ может перерабатываться в по-

лезные продукты (сухой лед, карбоаммонийная 

соль, удобрения и др.). В состав комплекса синтеза 

метанола входит прямоточный многореакторный 

каскад без рецикла газа с конденсацией метанола-

сырца после каждого реактора. Основным аппара-

том установки является отечественный газогенера-

тор синтез-газа, обеспечивающий: малые массога-

баритные характеристики при производительности 

до 5000 м
3
/ч синтез-газа, безопасность и ремонто-

пригодность в эксплуатации, автоматизированный 

технологический процесс с быстрым включением и 

отключением не более 10 с. При наличии развитой 

инфраструктуры малотоннажную установку можно 

включать в состав химического кластера. 

В результате экспериментальных исследований, 

численного моделирования парциального окисле-

ния природного газа кислородом и макроскопиче-

ских реакций синтеза метанола с последующей об-

работкой данных на основе формул (4), (5) следует: 
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установлена возможность почти полной переработ-

ки сырья в метанол при применении прямоточного 

не более трехреакторного каскада; при использова-

нии оптимального состава газовой смеси степень 

превращения углерода из оксидов углерода в мета-

нол в трехреакторном каскаде с катализатором 

C79-7GL составляет η3=95 %, а удельная произво-

дительность установки П̅3≈1230 кг/ч метанола-

сырца на 1000 м
3
/ч природного газа; допустимая 

максимальная мощность установки составляет до 

20 000 т метанола в год. 
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