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摘要:通过分析现有的 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程ꎬ给出了基于 ＬＮＧ 冷能利用的 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程ꎬ并进行了模拟计算

和换热网络分析ꎮ 结果表明ꎬ利用 ６９􀆰 ９５ ｔ / ｈ 的 ＬＮＧ 可替代原工艺约 １２ ７０３􀆰 ３ ｋＷ 的冷量负荷ꎬ节省约 ５ ９５０ ｋＷ 的冷剂压缩制
冷系统功耗ꎬ大幅度降低 ＭＴＯ 装置烯烃分离装置的能耗成本ꎮ
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　 　 ＬＮＧ 气化时放出大量的冷量ꎬ其值为 ８３０ ~
８６０ ｋＪ / ｋｇꎬＬＮＧ 气化过程伴随大量可用冷能的释

放ꎬ每吨 ＬＮＧ 在 ０􀆰 １ ＭＰａ 下由－ １１０℃ 升温到 ５℃
后ꎬ释放约 ２００ ｋＷｈ 的冷能[１－２]ꎮ 通常这些冷能在

气化器中随海水或空气被舍弃ꎬ造成能源浪费和环

境冷污染[３－４]ꎮ 因此ꎬ充分回收利用这部分能量ꎬ可
以达到节约能源、提高经济效益和环境效益的目的ꎮ
国内外专家学者提出了很多回收利用 ＬＮＧ 冷能的

方案ꎬ主要为利用 ＬＮＧ 冷能发电、空气分离、制取液

态 ＣＯ２ 和干冰、低温破碎、轻烃回收、海水淡化、冷
库等[５]ꎮ

ＭＴＯ 装置主要由反应单元、裂解单元(ＯＣＰ) /
歧化单元 ( ＯＣＴ)、烯烃分离单元等部分组成[６]ꎮ
ＭＴＯ 装置的油吸收脱甲烷技术不同于烃类蒸汽裂

解制烯烃装置广泛采用的深冷甲烷分离技术ꎬ油吸

收技术采用中低温操作ꎬ需要的设备投资和生产成

本相对较低[７－９]ꎬ典型的 ＭＴＯ 烯烃分离技术提供商

有 ＣＢＩ Ｌｕｍｍｕｓ 公司、Ｗｉｓｏｎ 公司和中国石化洛阳工

程公司(ＬＰＥＣ)等[１０]ꎬ这些技术都是基于前脱丙烷

或前脱乙烷＋中冷油吸收脱甲烷的技术路线[１１]ꎬ其
中ꎬＷｉｓｏｎ 公司的“预切割＋油吸收”烯烃分离技术在

国内的 ８ 个 ＭＴＯ 项目上已得到应用[１２]ꎮ
本文中通过分析现有 Ｗｉｓｏｎ 公司的 ＭＴＯ 装置

烯烃分离工艺ꎬ对 ＬＮＧ 冷能用于 ＭＴＯ 装置烯烃分

离进行了研究和模拟计算ꎮ 同时ꎬ根据计算得到的

冷量ꎬ结合实际情况研究采用 ＬＮＧ 提供的冷量全部

替代现有压缩制冷系统提供的冷量ꎮ

１　 烯烃分离流程模拟研究

１􀆰 １　 现有 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程

如图 １ 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

图 １　 现有 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程

自反应混合气压缩机四段来的气相ꎬ逐级降温
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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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　 　 应用 ＰＲＯⅡ ９􀆰 ０ 模拟软件ꎬ各物流的热力学性

质选用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ(Ｐ －Ｒ)方程计算ꎮ 分别对 ２
种流程进行模拟计算ꎬ得到主要设备的操作条件如

表 ２ 和表 ３ꎮ
表 ２　 现有 ＭＴＯ 装置烯烃分离流程主要设备操作条件

脱乙烷塔 乙烯精馏塔 丙烯精馏塔

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ４ １􀆰 ６４ １􀆰 ７７

塔顶温度 / ℃ －２０ －３５ ４４

塔顶温度 / ℃ ６４ －９􀆰 ５ ５８

冷凝器负荷 / ＭＷ １􀆰 ３４ ５􀆰 １７ ２８􀆰 ５１

再沸器负荷 / ＭＷ ３􀆰 ０２ ３􀆰 ５５ ２８􀆰 ４９

表 ３　 基于 ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程

主要设备操作条件

脱乙烷塔 乙烯精馏塔 丙烯精馏塔

塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ４ １􀆰 ６４ １􀆰 ７７

塔顶温度 / ℃ －１８ －３３ ４５

塔顶温度 / ℃ ６２ －７􀆰 ５ ６０

冷凝器负荷 / ＭＷ １􀆰 ０９ ５􀆰 ０９ ２３􀆰 ９

再沸器负荷 / ＭＷ ２􀆰 ４４ ３􀆰 ２２ ２３􀆰 ５

根据上述模拟结果ꎬ通过分析比较可见ꎬ基于

ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程不仅流程简化、设备

数量减少ꎬ而且主要精馏塔的冷凝器和再沸器负荷

都有所降低ꎮ 其中ꎬ脱乙烷塔顶冷凝器负荷由 １􀆰 ３４
ＭＷ 降低到 １􀆰 ０９ ＭＷꎬ热负荷减少了 １８􀆰 ７％ꎻ脱乙

烷塔底再沸器负荷由 ３􀆰 ０２ ＭＷ 降低到 ２􀆰 ４４ ＭＷꎬ热
负荷减少了 １９􀆰 ２％ꎻ乙烯精馏塔顶冷凝器负荷由

５􀆰 １７ ＭＷ 降低到 ５􀆰 ０９ ＭＷꎬ热负荷减少了 １􀆰 ５％ꎻ乙
烯精馏塔塔底再沸器负荷由 ３􀆰 ５５ ＭＷ 降低到

３􀆰 ２２ ＭＷꎬ热负荷减少了 ９􀆰 ３％ꎻ丙烯精馏塔顶冷凝

器负荷由 ２８􀆰 ５１ ＭＷ 降低到 ２３􀆰 ９ ＭＷꎬ热负荷减少

了 １６􀆰 ２％ꎻ丙烯精馏塔底再沸器负荷由 ２８􀆰 ４９ ＭＷ
降低到 ２３􀆰 ５０ ＭＷꎬ热负荷减少了 １７􀆰 ５％ꎮ

脱乙烷塔和丙烯精馏塔的冷凝器和再沸器的负

荷之所以降低 １８％左右ꎬ原因在于省去了循环丙

烷ꎮ 没有了循环丙烷ꎬ脱乙烷塔和丙烯精馏塔的进

料量比原流程减少不少ꎬ因此节约了能耗ꎮ
基于 ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程模拟见

图 ３ꎮ

图 ３　 基于 ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程模拟

３　 ＬＮＧ冷能用于ＭＴＯ装置烯烃分离的分析

３􀆰 １　 能耗分析

ＬＮＧ 在送入输气管网之前需加压至 ７ ~ ８ ＭＰａꎬ
温度在－１４５ ~ －１５０℃ꎬＬＮＧ 气化时需将其加热至

０℃左右ꎬ故有大量冷量释放ꎬ约 １８０ ｋＷｈ / ｔꎮ 根据

上述基于 ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程所需冷量

的分析结果ꎬ以 ＬＮＧ 为冷源ꎬ烯烃分离的各工艺物

流为冷阱ꎬ以 ＬＮＧ 冷量替代压缩制冷系统ꎬ提供烯

烃分离工艺所需冷负荷ꎬ以降低 ＬＮＧ 气化成本和烯

烃分离的能耗ꎮ
在本研究中ꎬ用脱甲烷塔替代预切割塔和油吸

收塔ꎮ 脱甲烷塔的塔顶压力为 ３􀆰 ０ ＭＰａꎬ温度为

－１２１℃ꎮ 其温度高于 ＬＮＧ 的温度ꎬ因此可以用 ＬＮＧ
为其提供冷量ꎮ ＬＮＧ 的组成见表 ４ꎮ 其他主要设备

需要的冷剂温度由低到高分别为乙烯产品冷却器、
脱甲烷塔进料冷却器、乙烯精馏塔顶冷凝器、脱乙烷

塔顶冷凝器、高压脱丙烷塔顶冷凝器、低压脱丙烷塔

顶冷凝器ꎬ各换热设备的运行条件见表 ５ꎮ 该网络中

各工艺热物流所需的冷量负荷总计为 １２ ７０３􀆰 ３ ｋＷꎬ
为将上述热物流冷却至所需温度ꎬ需 ６９ ９５０ ｋｇ / ｈꎬ即
５􀆰 ６×１０５ ｔ / ａ 的 ＬＮＧ 提供 １２ ７０３􀆰 ３ ｋＷ 的冷量负荷ꎮ

表 ４　 ＬＮＧ 组成 ％

ＬＮＧ 组成 ＣＨ４ Ｃ２Ｈ６ Ｃ３Ｈ８ ｉ－Ｃ４Ｈ１０ ｎ－Ｃ４Ｈ１０ Ｎ２

摩尔分数 ８６􀆰 ７ ８􀆰 ９９ ３􀆰 ０１ ０􀆰 ８７ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２

以 ５􀆰 ６×１０５ ｔ / ａ ＬＮＧ 的冷量为冷源取代 ３􀆰 ０ ×
１０５ ｔ / ａ ＭＴＯ 装置烯烃分离工艺中压缩制冷系统的

负荷ꎬ整个 ＭＴＯ 装置烯烃分离工艺可节约压缩制冷

功耗约 ４ ０００ ｋＷꎬ设压缩机的内效率为 ９８％ꎬ压缩

􀅰１９１􀅰



现代化工 第 ３８ 卷第 ４ 期

　 　 　 　 　 　 　表 ５　 基于 ＬＮＧ 冷能利用的 ＭＴＯ 装置烯烃

分离流程各换热设备的运行条件

操作参数
脱甲烷塔顶

冷凝器

乙烯产品

冷却器

脱甲烷塔进料

冷却器

乙烯精馏顶

冷凝器

进料温度 / ℃ －１０１􀆰 ４ －３２􀆰 ７ ９ －３２􀆰 ７
出料温度 / ℃ －１２１ －１００ －３７ －３２􀆰 ７
热负荷 / ＭＷ ０􀆰 ４９９４ ０􀆰 ７１１６ ２􀆰 １８５９ ５􀆰 ０９

操作参数
脱乙烷塔顶

冷凝器

高压脱丙烷塔

冷凝器

低压脱丙烷塔

冷凝器

进料温度 / ℃ －１８􀆰 ０ ８􀆰 ９ １４􀆰 ３
出料温度 / ℃ －１８􀆰 ３ ０􀆰 ７ １４􀆰 １
热负荷 / ＭＷ １􀆰 ０９ １􀆰 ２６ １􀆰 ８６６４

机与透平(或电机)之间的传递效率为 ９８％ꎬ压缩机

的效率为 ７０％ꎬ则可节约电力消耗 ５ ９５０ ｋＷꎮ
３􀆰 ２　 换热网络分析

对于一个换热网络ꎬ只需要一种公用工程的问

题称为阈值问题ꎮ 炼油厂干气分离工艺需 ０ ~ －
１２０℃冷量ꎬ需大量压缩功耗ꎮ 冷量温度越低ꎬ所需

压缩功耗越大ꎬ所以对于深冷分离工艺ꎬ最好将换热

网络的夹点问题变为阈值问题ꎬ从而取消冷公用

工程ꎮ
通过对烯烃分离流程中各个冷用户的热负荷及

需要的冷源温度进行分析ꎬ结合软件 ＰＲＯⅡ模拟结

果ꎬ可得到如图 ４ 所示的换热网络ꎮ

图 ４　 基于 ＬＮＧ 冷能利用的 ＭＴＯ 装置烯烃

分离流程换热网络图

ＬＮＧ 冷量将热物流从 １４􀆰 ３℃冷却至－１２１℃ꎬ不
需要冷公用工程ꎬ可节省冷负荷约 １２ ７０３􀆰 ３ ｋＷꎮ
同时 ＬＮＧ 由－１４５℃升温至 ０℃ꎬ也不再需要额外的

热量ꎮ 但在其传热过程中仅有 ４９９􀆰 ４ ｋＷ 的工艺负

荷需－１３０℃左右的冷量与之匹配ꎬ而约占 ４０％工艺

负荷(５ ０９０ ｋＷ)的乙烯精馏塔塔顶冷凝仅需－４０℃
左右的冷量与之匹配即可ꎮ 在乙烯精馏塔顶冷凝器

中ꎬ用－１２５℃的 ＬＮＧ 与温度较高(－３２􀆰 ７℃)的热物

流换热ꎬＬＭＴＤ(对数平均温差)高达 ３７􀆰 ４℃ꎬ传热过

程的损也很高ꎮ 因冷热物流的温度不对口ꎬ从而

不能做到 ＬＮＧ 冷量的梯级利用ꎬ导致整个工艺的利

用效率低ꎮ 目前现有 ＬＮＧ 冷能利用工艺中ꎬ单一的

工艺过程都无法高效地利用 ＬＮＧ 的冷能[１３]ꎬ应将

现有的工业化装置对 ＬＮＧ 冷量温度的不同需求ꎬ按
照“温度对口、梯级利用”的原则ꎬ进行几种工艺过

程的冷量集成利用ꎬ就可大幅提高 ＬＮＧ 冷能的利用

效率ꎮ

４　 结论

ＬＮＧ 蕴藏着大量的冷能ꎬ将 ＬＮＧ 冷量用于烯烃

分离工艺ꎬ可大大降低 ＬＮＧ 气化时的能量消耗ꎬ降
低下游用户的能源成本ꎮ

基于 ＬＮＧ 冷能利用的烯烃分离流程不仅流程

简化、设备数量减少ꎬ而且主要精馏塔的冷凝器和再

沸器负荷都有所降低ꎬ可节约电力消耗约 ５ ９５０
ｋＷꎮ 同时ꎬ也可以提高乙烯的收率ꎮ

ＬＮＧ 在换热网络中的各个温位还都比较低ꎬ可
进一步优化换热网络ꎬ按照梯级利用原则充分利用

ＬＮＧ 的冷量ꎬ从而更大地减少装置的能耗ꎬ以获得

更高的经济效益ꎮ
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