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摘要:通过实验确定了抽余油一段、二段加氢所需氢油体积比ꎬ一段氢油体积比 ５０~ １００ꎬ二段 ２５０~ ３００ꎮ 针对目前抽余油
两段加氢工艺存在的一段高温低氢油体积比、二段低温高氢油体积比的特点ꎬ提出两段加氢工艺改进方案ꎮ 采用分别控制一
段、二段氢油体积比的方法降低系统能耗ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件模拟了改进前后 ３ 种工况下系统温度、能耗等变化ꎬ
结果显示系统能耗降低 １１􀆰 ６％~２９􀆰 ８％ꎮ
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　 　 溶剂油与汽油、煤油、柴油和润滑油并列为五大

石油产品ꎬ应用广泛ꎬ在食用油加工、印刷油墨、制
革、农药、杀虫剂、橡胶、化妆品、香料、化工聚合溶

剂、胶黏剂、医药、金属加工及电子部件的清洗等领

域均有应用[１]ꎮ 随着环保要求和对生产应用过程

中健康环境要求的提高ꎬ对溶剂油的质量也提出了

更高的要求ꎬ特别是对芳烃含量、气味等的要求ꎬ低
芳、无味溶剂油的需求不断增加ꎮ 一般意义上的低

芳溶剂油通常指芳烃质量分数低于 ０􀆰 １％的溶剂油

产品ꎬ某些特种溶剂油对芳烃质量分数需要达到

１０－６级ꎮ
目前ꎬ低芳溶剂油的精制过程有 ４ 类[２]:磺化

法、吸附法、萃取蒸馏法和加氢法ꎬ其中加氢法由于

原料适应性强、产品质量好、性能稳定而成为生产低

芳溶剂油的主流方法ꎮ 目前ꎬ先后有中科院山西煤

炭化学研究所、中国石化洛阳石油化工工程公司、大
庆石油学院、石油化工科学研究院、抚顺石油化工科

学研究院、南化集团研究院等多家单位成功开发了

溶剂油加氢技术并在工业上获得应用ꎮ 山西煤化所

于 ２０ 世纪 ９０ 年代开发了一种生产低芳溶剂油的方

法ꎬ即以抽余油为原料经过 ＭＨ－７０５ 催化剂加氢脱

除原料中少量的烯烃和芳烃生产 Ｃ６ 溶剂油[３]ꎮ 为

了适应原料的变化及产品质量要求的提高ꎬ山西煤

化所又提出了两段加氢的工艺生产食品级植物抽提

溶剂ꎬ该技术已经在多家企业得到应用ꎮ 本文中根

据两段加氢新工艺的特点探讨系统优化方案以达到

降低综合能耗及生产成本的目的ꎮ

１　 两段加氢工艺流程

两段加氢工艺流程如图 １ 所示ꎬ具体加氢工艺

过程为:反应原料与氢气混合后经过换热器换热ꎬ进
入加热炉加热到一段所需温度进入反应器ꎬ从一段

流出物料经换热、冷却后进入二段反应器进行深度

脱芳反应ꎬ所得物料进入高分罐ꎬ液体进入产品储
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罐ꎬ氢气循环利用ꎮ 一段反应器反应温度为 ２７０ ~
３３０℃ꎬ压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速 ２􀆰 ０ ~ ４􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积

比 ３００~５００ꎻ二段反应器反应温度为 １３０~２４０℃ꎬ压
力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速 ２􀆰 ０ ~ ４􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积比 ３００ ~
５００ꎮ 原料为 Ｃ６ 抽余油ꎬ由于采用环丁砜作为抽提

溶剂ꎬＣ６ 抽余油中含有 １０×１０－６ ~２０×１０－６环丁砜ꎬ即
硫含量为 ２􀆰 ７×１０－６ ~５􀆰 ４×１０－６ꎮ 二段加氢反应器采

用镍基催化剂ꎬ对硫化物很敏感ꎬ有机硫会在催化剂

上累积使得催化剂发生不可逆性中毒而失活ꎬ为了

实现加氢脱芳催化剂长期保持高活性ꎬ需要在一段

将有机硫化物脱除干净[４]ꎮ

１—进料泵ꎻ２—氢气ꎻ３ꎬ４—料料换热器ꎻ５—加热炉ꎻ６—一段

加氢反应器ꎻ７—冷却器ꎻ８—二段加氢反应器ꎻ９—高分罐

图 １　 两段加氢工艺流程图

一段为精脱硫ꎬ主要发生反应(１)ꎬ原料中硫化

物含量比较低ꎬ理论上脱硫过程中需要的氢气量很

低[５]ꎬ而脱硫反应需要在较高的温度下进行ꎬ这就

需要消耗大量能量将不必要的氢气加热ꎻ二段主要

发生烯烃加氢反应(２)、芳烃加氢反应(３)ꎬ氢气消

耗量较大ꎬ而反应温度比一段低 １００℃左右ꎬ一段产

物还需经过冷却才能进入二段ꎬ增加换热器负荷ꎮ
因此ꎬ如何利用一段、二段反应的特点实现能量匹配

是降低综合能耗的关键ꎮ 这就需要深入了解氢油体

积比对一段、二段反应的影响ꎬ为改进现有工艺提供

理论依据ꎮ

(１)

􀜍􀜍

＋ Ｈ２ → (２)

􀜍􀜍 􀜏􀜏

􀜏􀜏＋ Ｈ２ → (３)

２　 改进依据

考察了氢油体积比对深度脱硫、脱苯的影响ꎬ采
用硫质量分数为 ４􀆰 ６×１０－６、苯质量分数为 ３􀆰 ２％的

Ｃ６ 抽余油为原料ꎮ 一段反应器反应温度为 ２８０℃ꎬ
压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速 ３􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积比 １０ ~ ５００ꎮ
二段反应器反应温度为 １６０℃ꎬ压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速

３􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积比 １０ ~ ５００ꎮ 结果如图 ２、图 ３
所示ꎮ

图 ２　 氢油体积比对吸附脱硫的影响

图 ３　 氢油体积比对脱苯的影响

由图 ２ 可知ꎬ氢油体积比为 １０ 时ꎬ产品硫质量

分数为 ０􀆰 １３×１０－６ꎬ增大氢油体积比到 ５０ 产品硫质

量分迅速降到 ０􀆰 ０３６×１０－６ꎮ 当氢油体积比超过 ５０
以后ꎬ再增加氢气量此时脱硫效果变化不大ꎮ 因此ꎬ
对于一段吸附脱硫反应来说ꎬ氢油体积比控制在 ５０
以上即可满足要求ꎬ出于经济考量ꎬ一段氢油体积比

定为 ５０~１００ 较为适宜ꎮ
由图 ３ 可知ꎬ氢油体积比为 １０ 时ꎬ产品苯质量

分数为 １􀆰 ０％ꎬ说明氢油体积比很低时对苯加氢有

很大影响ꎮ 增大氢油体积比苯含量迅速降低ꎬ当氢

油体积比 ２００ 以内ꎬ产品中苯质量分数仍大于

０􀆰 １％ꎮ 当氢油体积比增加到 ２５０ꎬ产品中苯质量分

数降到 ０􀆰 ０６％ꎬ此后再增加氢气量脱苯效果变化不

大ꎮ 因此ꎬ对于二段苯加氢反应来说ꎬ氢油体积比控

制在 ２５０ 以上即可满足要求ꎬ出于经济考量ꎬ氢油体

积比定为 ２５０~３００ 较为适宜ꎮ
从一段、二段反应条件可以看出ꎬ两段加氢反应

的工艺特点为:一段反应温度比二段高约 １００℃ꎬ而
一段比二段氢油体积比低 ２００ꎬ可以考虑一段、二段

氢气分别控制ꎬ通过调节氢气量实现两段能量平衡ꎬ
实现节能减排目的ꎮ 基于以上实验ꎬ对两段加氢工

艺方案提出改进ꎮ

３　 两段加氢工艺优化改造

改进两段加氢反应工艺氢气进料的方式ꎬ可以

降低该工艺的综合能耗ꎬ简化工艺流程ꎬ减少设备投
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资ꎮ 改进后两段加氢工艺流程如图 ４ 所示ꎮ 新工艺

将氢气分成 ２ 路进入系统ꎬ第一路按氢油体积比

５０~１００(体积)和原料混合后经过换热器和加热器

达到一段反应温度ꎬ进入一段反应器ꎮ 产品经过换

热后和第二股冷氢气按氢油体积比 ２５０ ~ ３００ 混合ꎮ
经过改进后ꎬ降低了进一段前加热炉的负荷ꎬ减少了

二段反后的换热器ꎬ减少了设备投资和维护费用ꎮ
为了验证改进后系统节能减排情况ꎬ用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
流程模拟软件模拟了改进后系统能耗ꎮ

１—进料泵ꎻ２—氢气ꎻ３ꎬ４—料料换热器ꎻ５—加热炉ꎻ
６—一段加氢反应器ꎻ７—二段加氢反应器ꎻ８—高分罐

图 ４　 改进后两段加氢工艺流程图

４　 综合能耗模拟计算

用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件模拟了改进前后 ３
种工况下系统温度、能耗等变化ꎬ结果见表 １ꎮ 从表

１ 中数据可知ꎬ改进后系统利用冷氢将一段反应温

度降低到适合进二段反应器ꎬ不仅减小了换热面积ꎬ
系统综合能耗大大降低ꎬ为企业节约了运行成本ꎮ

表 １　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟改进前后系统能耗对比

工况
总能耗 / ｋＷ

改进前 改进后
总能耗降低比例 / ％

１ ２３􀆰 ３ ３３􀆰 ２ ２９􀆰 ８

２ ５８ ６５􀆰 ６ １１􀆰 ６

３ １８８ ２１５􀆰 ７ １２􀆰 ８

４􀆰 １　 工况 １
改进前:氢气一股进入系统ꎬ氢气和原料按体积

比为 ３００ ∶１混合后经换热器换热ꎬ换热后温度达到

１４５℃ꎬ再经过加热炉加热到 ２７０℃后进入一段反应

器反应ꎬ一段催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力

１􀆰 ３ ＭＰａꎬ空速 １􀆰 ０ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料

再经过冷却器将物料温度冷却到 １３０℃ꎬ进二段反

应器反应ꎮ
改进后:第一股氢气和原料按体积比为 ５０ ∶１混

合后经换热器换热ꎬ换热后温度达到 １５６℃ꎬ再经过

加热炉加热到 ２７０℃后进入一段反应器反应ꎬ一段

催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力 １􀆰 ３ ＭＰａꎬ空速

１􀆰 ０ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料再与第二股氢

气按体积比为 ２５０ ∶ １混合ꎮ 所得混合物料温度为

１３０℃ꎬ直接进二段反应器反应ꎮ
４􀆰 ２　 工况 ２

改进前:氢气一股进入系统ꎬ氢气与原料按氢油

体积比为 ３８０ ∶１混合后经换热器换热ꎬ换热后温度

达到 １８０℃ꎬ再经过加热炉加热到 ２９０℃后进入一段

反应器反应ꎬ一段催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力

２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速 １􀆰 ５ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料

再经过冷却器将混合物料温度降到 １８０℃ꎬ进二段

反应器反应ꎮ
改进后:第一股氢气和原料按体积比为 ８０ ∶１混

合后经换热器换热ꎬ换热后温度达到 ２０５℃ꎬ再经过

加热炉加热到 ２９０℃后进入一段反应器反应ꎬ一段

催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速

１􀆰 ５ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料再与第二股氢

气按体积比为 ３００ ∶ １混合ꎮ 所得混合物料温度为

１８０℃ꎬ直接进二段反应器反应ꎮ
４􀆰 ３　 工况 ３

改进前:氢气一股进入系统ꎬ氢气与原料按氢油

体积比为 ５００ ∶１混合后经换热器换热ꎬ换热后温度

达到 ２６０℃ꎬ再经过加热炉加热到 ３３０℃后进入一段

反应器反应ꎬ一段催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力

３􀆰 ５ ＭＰａꎬ空速 ３􀆰 ５ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料

再通过冷却器将混合物料温度降到 ２４０℃ꎬ进二段

反应器反应ꎮ
改进后:第一股氢气和原料按体积比为 １００ ∶１

混合后经换热器换热ꎬ换热后温度达到 ３００℃ꎬ再经

过加热炉加热到 ３３０℃后进入一段反应器反应ꎬ一
段催化剂装填量为 ２００ ｋｇꎬ反应压力 ３􀆰 ５ ＭＰａꎬ空速

３􀆰 ５ ｈ－１ꎮ 从一段反应器出来的物料再与第二股氢

气按体积比为 ４００ ∶ １混合ꎮ 所得混合物料温度为

２４０℃ꎬ直接进二段反应器反应ꎮ
从表 １ 中可以看出ꎬ经过简单改进ꎬ将氢气一分

为二进入两段反应器ꎬ系统能耗就能降低 １１􀆰 ６％ ~
２９􀆰 ８％ꎮ 不同原料硫含量不一样ꎬ所需氢油体积比

也不一样ꎬ一段氢油体积比主要由硫含量决定ꎻ二段

氢油体积比要满足烯烃、芳烃加氢所需氢气量ꎬ同时

还起到调整反应物料ꎬ满足进二段反应器的要求ꎮ

５　 结论

(１)两段加氢生产溶剂油最佳工艺条件为:一
段反应温度为 ２７０ ~ ３３０℃ꎬ压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速

２􀆰 ０~４􀆰 ０ ｈ－１ꎬ氢油体积比为 ５０~１００ꎻ二段反应温度

为 １３０~ ２４０℃ꎬ压力 ２􀆰 ０ ＭＰａꎬ空速 ２􀆰 ０ ~ ４􀆰 ０ ｈ－１ꎬ
　 　 　 　 (下转第 １９０ 页)
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至－３７℃后进入预切割塔进料罐ꎬ罐顶气相和罐底

液相分别进入预切割塔ꎮ 预切割塔塔顶的气相部分

冷凝后进入油吸收塔ꎮ 预切割塔塔釜物料送至脱乙

烷塔ꎮ
用从丙烯精馏塔塔釜来的丙烷作油吸收塔吸收

剂吸收气相中的乙烯、乙烷ꎮ 油吸收塔底液相返回

预切割塔塔顶ꎬ油吸收塔塔顶气相部分冷凝后凝液

自流回油吸收塔ꎬ气相回收冷量后送出界区ꎮ
在脱乙烷塔中ꎬＣ２ 和 Ｃ３ 被分开ꎬ塔顶气相 Ｃ２

去乙烯精馏塔ꎬ塔釜 Ｃ３ 物料被送入丙烯精馏塔ꎮ
在乙烯精馏塔中ꎬ乙烯和乙烷被分开ꎮ 塔顶气

相冷凝后ꎬ部分液相作为乙烯精馏塔的回流返回塔

顶ꎬ另一部分作为乙烯产品送出界区ꎮ 塔釜的乙烷

回收冷量后作为燃料气送出界区ꎮ
在丙烯精馏塔中丙烯和丙烷被分开ꎬ塔顶气相

冷凝后ꎬ部分液相作为丙烯精馏塔的回流返回塔顶ꎬ
另一部分作为丙烯产品送出界区ꎮ 塔釜的丙烷回收

冷量后作为燃料气送出界区ꎮ
１􀆰 ２　 利用 ＬＮＧ 冷能的 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程

与现有 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程不同ꎬ基于 ＬＮＧ
冷能利用的烯烃分离流程用一个脱甲烷塔替代了预

图 ２　 基于 ＬＮＧ 冷能利用的 ＭＴＯ 装置烯烃

分离流程

切割塔和油吸收塔ꎬ脱甲烷塔顶冷凝器用膨胀降温

后的塔顶尾气和 ＬＮＧ 作冷剂ꎬ同时省去了循环丙

烷ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ反应混合气进入高压脱丙烷塔ꎬ塔
顶分离出的 Ｃ２ 及更轻组分送到反应混合气压缩机

四段压缩至 ３􀆰 ２ ＭＰａꎬ经逐级冷却后送到预切割塔ꎮ
高压脱丙烷塔釜液送至低压脱丙烷塔ꎮ 低压脱丙烷

塔塔顶分离出 Ｃ３ 送往丙烯精馏塔ꎮ 低压脱丙烷塔

釜分离出 Ｃ４ 及更重组分经泵送出界区ꎮ
自反应混合气压缩机四段来的气相ꎬ逐级降温

至－３７℃后进入脱甲烷塔进料罐ꎬ罐顶气相和罐底

液相分别进入脱甲烷塔ꎮ 脱甲烷塔塔顶的气相经

ＬＮＧ 冷剂部分冷凝后进入脱甲烷塔顶分液罐ꎬ分液

罐顶气相又经膨胀降温后返回冷箱提供冷量ꎬ分液

罐底液相作为回流返回到脱甲烷塔ꎮ 脱甲烷塔底分

离出 Ｃ２ 送至脱乙烷塔ꎮ 脱乙烷塔及其下游的装置

流程与现有流程相同ꎬ在此不再重复叙述ꎮ

２　 模拟计算

以某 ３０ 万 ｔ / ａ ＭＴＯ 装置为例ꎬ反应混合气组成

如表 １ 所示ꎮ 规定各个精馏塔的操作压力、理论板

数、进料位置、塔顶及塔底关键组分的浓度等均相

同ꎬ分别对 ２ 种流程进行模拟计算ꎮ
表 １　 ＭＴＯ 装置反应混合气组分 ％

组分 摩尔分数 组分 摩尔分数

Ｈ２ ４􀆰 ３３８ １ＢＵＴＥＮＥ １􀆰 ２６０
Ｎ２ ０􀆰 ６５２ Ｃ２ＢＵＴＥＮＥ １􀆰 ２９６

ＣＯ ０􀆰 １２６ Ｔ２ＢＵＴＥＮＥ １􀆰 ８５２

ＭＥＴＨＡＮＥ ４􀆰 ４４０ ＩＢＵＴＥＮＥ ０􀆰 ２８９

ＥＴＨＹＬＥＮＥ ４０􀆰 ７２９ １３ＢＤ ０􀆰 ０７２

ＥＴＨＡＮＥ １􀆰 ０８７ ＢＵＴＡＮＥ ０􀆰 ２１８

ＰＲＯＰＥＮＥ ４０􀆰 ８８４ ＩＢＵＴＡＮＥ ０􀆰 ０９９

ＰＲＯＰＡＮＥ １􀆰 ５６１ １ＰＥＮＴＥＮＥ ０􀆰 ８８６

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 １８８ 页)
氢油体积比为 ２５０~３００ꎮ

(２)根据一段、二段加氢反应的特点及最佳工

艺条件将抽余油两段加氢工艺进行改造ꎬ改造后利

用冷氢将一段反应温度降低到适合进二段反应器ꎬ
不仅减小了换热面积ꎬ系统综合能耗大大降低ꎬ为企

业节约了运行成本ꎬ模拟结果表明系统能耗降低

１１􀆰 ６％~２９􀆰 ８％ꎮ
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