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摘要:针对气体分馏装置五塔分离工艺高能耗特点ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟结果的基础上ꎬ分别采用易分离系数(ＣＥＳ)法

和相对费用函数法各自筛选出最佳分离序列ꎬ再根据调优法的规划序列原则筛选出气体分馏工艺的最优分离序列ꎮ 以筛选出

的最优分离序列为研究对象ꎬ把多效精馏、ＭＶＲ 热泵精馏以及热集成等节能技术应用于气体分馏系统ꎬ提出了各种节能分馏工

艺ꎮ 选用软件中的 ＲＫ－Ｓｏａｖｅ 物性计算方法ꎬ以能耗和年总费用(ＴＡＣ)为评价指标ꎬ对以上提出的各种节能技术方案进行模拟

与优化ꎮ 研究结果表明ꎬ对于五塔气体分馏装置ꎬ最为节能的分馏工艺是:Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 分别采用 ＭＶＲ 热泵精馏技术ꎬＴ２０１ 塔

底与 Ｔ２０５ 塔顶构成 ＭＶＲ 热耦合ꎮ 与常规精馏工艺(分离序列 ２)相比ꎬ优化后的分馏系统能耗减少了 ７５􀆰 ９％ꎬＴＡＣ 节省

了 ５７􀆰 １５％ꎮ
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　 　 原油加工过程中的一些装置会产生炼厂气ꎬ如
催化裂化、加氢裂化和延迟焦化装置等ꎮ 这些炼厂

气组分复杂ꎬ主要是 Ｃ２ ~ Ｃ４ꎬ还有少量 Ｃ５ 组分ꎮ 根

据分离所得产品的纯度和种类ꎬ气体分馏装置可分

为三塔、四塔和五塔等流程[１－２]ꎬ由于五塔流程可以

得到更多种类的产品ꎬ因此本文中以五塔流程为研

究对象ꎮ
借助 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件ꎬ采用易分离系数

(ＣＥＳ)法和相对费用函数法再结合调优法的规划序

列原则ꎬ筛选出气体分馏装置的最优分离序列ꎮ 在

此基础上ꎬ以能耗和综合经济效益为评价指标ꎬ对筛

选出的分离序列应用多效精馏、热量集成及 ＭＶＲ
热泵等节能技术ꎬ预期为气体分馏装置五塔流程提

供一条高效节能的工艺路线ꎮ

１　 模拟规定与评价指标

１􀆰 １　 模拟规定

以某催化裂化装置炼厂气的分馏为研究对象ꎬ

􀅰１１２􀅰
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处理量为 ４０×１０４ ｔ / ａꎬ年操作时间 ８ ０００ ｈꎮ 炼厂气

组成[１] 见表 １ꎬ假定组分 Ａ 为 Ｃ２Ｈ４ 和 Ｃ２Ｈ６ꎬＢ 为

Ｃ３Ｈ６ꎬＣ 为 Ｃ３Ｈ８ꎬＤ 为 ｉＣ４Ｈ１０ ＋ ｉＣ４Ｈ８ ＋ｎＣ４Ｈ８ꎬＥ 为

ｎＣ４Ｈ１０＋ｔＣ４Ｈ８＋ｃＣ４Ｈ８ꎬＦ 为部分 Ｃ４ 和 Ｃ５Ｈ１２等ꎬ其中

要求分离得到的丙烯为聚合级(摩尔分数ꎬ０􀆰 ９９６ꎬ
下同)ꎬ 丙烷为 ０􀆰 ９７ꎬ 异丁烯为 ０􀆰 ２４ꎬ 正丁烷为

０􀆰 ３５ꎬ产品 Ａ 中丙烯含量为 ０􀆰 ０７ꎬ产品 Ｆ 中戊烷含

量为 ０􀆰 ７３ꎮ
表 １　 炼厂气组成(摩尔分数)

组分 Ｃ２Ｈ４ Ｃ２Ｈ６ Ｃ３Ｈ６ Ｃ３Ｈ８ ｉＣ４Ｈ８ ｎＣ４Ｈ１０

组成 ０􀆰 ００１５ ０􀆰 ００６５ ０􀆰 ３４６３ ０􀆰 １３７１ ０􀆰 ０７８ ０􀆰 ０６７３

组分 ｔＣ４Ｈ８ ｎＣ４Ｈ８ ｉＣ４Ｈ１０ ｃＣ４Ｈ８ Ｃ５Ｈ１２

组成 ０􀆰 ０６９６ ０􀆰 ０７４８ ０􀆰 １７ ０􀆰 ０４６７ ０􀆰 ００２２

塔冷凝器采用 ３３℃的冷却水和－１５℃的冷冻盐

水作为冷却介质ꎬ塔釜采用 １２５℃饱和水蒸汽作为

热源ꎮ 由于炼厂气的组分均为烷烃和烯烃类化合

物ꎬ属于非极性体系ꎬ因此选用软件中的 ＲＫ－Ｓｏａｖｅ
物性方法[２－４]计算热力学性质ꎬ采用浮阀塔盘板式

塔计算流体力学参数ꎮ
１􀆰 ２　 评价指标

以年总费用(ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎬＴＡＣ)为指标评价

各工艺方案的优劣ꎮ ＴＡＣ 主要包括设备折旧费 ＣＩ
和操作费 ＯＣꎬ操作费包括水蒸汽费用、冷却水和冷

冻盐水费用及电费[５－６]ꎬ设备费包括精馏塔、换热器

和压缩机等费用[５]ꎬ各项计算公式如下:
ＯＣ ＝ ８ ０００ × (α１􀅰ｑｃ１ ＋ α２􀅰ｑｃ２ ＋ β􀅰ｑｒ ＋ γ􀅰Ｐ) (１)

ＣＩ ＝ Ｃｃｏｏｌｅｒ ＋ Ｃｒｅｂｏｉｌｅｒ ＋ Ｃｔｏｗｅｒ ＋ Ｃｃｏｍ (２)
ＴＡＣ ＝ ＯＣ ＋ ＣＩ / θ (３)

　 　 冷凝器设备费用 Ｃｃｏｏｌｅｒ ＝ ７ ２９６Ａ０􀆰 ６５ꎬＡ 为面积ꎬ
ｍ２ꎻ再沸器设备费用 Ｃｒｅｂｏｉｌｅｒ ＝ ７ ２９６Ａ０􀆰 ６５ꎬＡ 为面积ꎬ
ｍ２ꎻ塔器费用 Ｃ ｔｏｗｅｒ ＝ １７ ６４０Ｄ１􀆰 ０６６Ｌ０􀆰 ８０２ꎬ其中 Ｄ、Ｌ
分别为精馏塔的直径和高度ꎬｍꎻ压缩机设备费用

Ｃｃｏｍ ＝ ５􀆰 ７４４ ６ × １０－４ ×Ｗ１􀆰 ７６３ １６ꎬＷ 为压缩机功

率ꎬｋＷꎮ
其中ꎬα１ 为冷却水价格ꎬ０􀆰 ３５ 元 / ｔꎬｑｃ１为冷却水

用量ꎬｔ / ｈꎻα２ 为冷冻盐水价格ꎬ０􀆰 ５ 元 / ｔꎬｑｃ２为冷冻

盐水用量ꎬｔ / ｈꎻβ 为饱和水蒸汽价格ꎬ２００ 元 / ｔꎬｑｒ 为

水蒸气用量ꎬｔ / ｈꎻγ 为电价ꎬ０􀆰 ８ 元 / ｋＷｈꎬＰ 为耗电

量ꎬｋＷｈꎻθ 为设备折旧年限ꎬ取 １０ ａꎮ

２　 分离序列的优化

五塔气体分馏装置将 １１ 种组分分馏出 ６ 种产

品ꎬ所以可能的分离序列共有 ４２ 种ꎮ 在 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件模拟结果的基础上ꎬ采用易分离系数

(ＣＥＳ)分离序列法[５－６] ꎬ合成的最佳分离序列见图

１ꎻ而采用相对费用函数法ꎬ合成的最佳分离序列

见图 ２ꎮ

图 １　 ＣＥＳ 法合成的最佳分离序列

图 ２　 相对费用函数法合成的最佳分离序列

以上 ２ 种分离序列可以看出ꎬ２ 种分离分离序

列的第一步是相同的ꎬ这也符合分离规则里的等摩

尔分离最为节能之原则ꎬ而后续的分离序列却不完

全相同ꎮ 在此基础上ꎬ根据调优法的规划序列原则ꎬ
可以得出如图 ３ 的 ４ 种分离序列ꎬ其中分离序列 ２
是目前气分装置通常采用的工艺(如兰州石油化工

工程公司)ꎬ表 ２ 列出了以上 ４ 种分离序列的模拟

结果ꎮ

图 ３　 调优法规划分离序列
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表 ２　 ４ 种分离序列的模拟结果

项目 Ｎｏ.１ Ｎｏ.２ Ｎｏ.３ Ｎｏ.４
总理论板数 / 块 　 ４５４ 　 ４８０ 　 ３１５ 　 ４５９
总塔顶热负荷 / ｋＷ ４１２２５ ３８２４１ ４３１３３ ４０１４９
总塔底热负荷 / ｋＷ ４０７３１ ３７７２９ ４２６３１ ３９６３８

总换热面积 / ｍ２ ４５９６ ４８２９ ５２１３ ４８２９
ＴＡＣ / 万元 １１９９４ １１２１０ １３３５３ １２５６９

由表 ２ 数据可以看出ꎬ分离序列 ２ 最具经济优

势ꎬ与分离序列 １、３、４ 相比能耗分别降低 ７􀆰 ３７％、
１１􀆰 ４９％、 ４􀆰 ８２％ꎻ 年 总 费 用 分 别 减 少 ６􀆰 ５４％、
１６􀆰 ０５％、１０􀆰 １０％ꎮ 分离序列 ２ 的工艺流程见图 ４ꎬ
其中ꎬＴ２０１ 为脱丙烷塔ꎬＴ２０２ 为脱乙烷塔ꎬＴ２０３ 为

精丙烯塔ꎬＴ２０４ 为轻碳四塔ꎬＴ２０５ 为重碳四塔ꎮ 下

面以该工艺流程为研究对象ꎬ进一步研究节能的可

能性ꎮ

图 ４　 分离序列 ２ 工艺流程

３　 节能工艺与模拟

要对分离序列 ２ 进行进一步节能优化ꎬ需要知

道该序列中各塔的塔顶塔底温度及能耗分布等参

数ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ 软件ꎬ对该序列中各塔进行了优化

模拟ꎬ结果汇总见表 ３ꎮ
表 ３　 分离序列 ２ 模拟结果汇总

项目 Ｔ２０１ Ｔ２０２ Ｔ２０３ Ｔ２０４ Ｔ２０５
理论板数 / 块 ４２ ２４５ ２６ １３６ ３１
操作压力 / ＭＰａ １􀆰 ７ ２􀆰 ０ ２􀆰 ２ ０􀆰 ８ ０􀆰 ５
塔顶温度 / ℃ ４１􀆰 ４ ４６􀆰 １ －０􀆰 ４ ５７􀆰 ４ ５０􀆰 ８
塔底温度 / ℃ ９８􀆰 ８ ５８􀆰 ４ ５４􀆰 ５ ７４􀆰 ９ ８１􀆰 ４
塔顶热负荷 / ｋＷ ５６４５ １６９０７ １００１ １２７２６ １９６２
塔底热负荷 / ｋＷ ５９１３ １７０３３ １１１６ １１８９４ １７７３
总能耗 / ｋＷ ３７０７５
能耗占比 / ％ １５􀆰 ６７ ４５􀆰 １６ ２􀆰 ９６ ３１􀆰 ５２ ４􀆰 ６９
ＴＡＣ / 万元 １１２１０
ＴＡＣ 占比 / ％ １５􀆰 ４６ ４４􀆰 ９０ ３􀆰 ７６ ３１􀆰 １９ ４􀆰 ６９

由表 ３ 模拟结果可以看出ꎬ五塔分馏系统中ꎬ
Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 的能耗占比较大ꎬ其次是 Ｔ２０１ꎮ 针对

以上 ３ 塔的节能措施ꎬ分别应用热集成精馏、多效精

馏及 ＭＶＲ 热泵精馏等节能技术研究节能效果ꎮ
３􀆰 １　 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 与 Ｔ２０２ 的塔间热集成

塔间热集成是利用不同分离塔的塔顶和塔底之

间的温度差ꎬ规划工艺物流之间的换热ꎬ以达到节能

降耗的目的ꎮ 由表 ３ 数据可知ꎬＴ２０２ 的能耗最高ꎬ
而 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 的塔顶总热负荷为 １４ ６８８ ｋＷꎬ较
接近于 Ｔ２０２ 的塔底热负荷ꎻ再者ꎬＴ２０４ 和 Ｔ２０５ 的

塔顶温度与 Ｔ２０２ 的塔釜温度较为接近ꎮ 因此可以

适当提高 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 的操作压力以提高其塔顶温

度ꎬ这样 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 的塔顶蒸汽可以作为 Ｔ２０２ 塔

釜的热源ꎬ构成了 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 塔顶与 Ｔ２０２ 塔底的

热集成工艺ꎬ以达到降低能耗的目的ꎬ热集成工艺模

拟结果见表 ４ꎬ表中的总能耗和 ＴＡＣ 数据是指整个

分馏系统的数据ꎮ
表 ４　 Ｔ２０４ 和 Ｔ２０５ 塔顶与 Ｔ２０２ 塔底的热集成模拟结果

项目 Ｔ２０１ Ｔ２０２ Ｔ２０３ Ｔ２０４ Ｔ２０５

塔顶温度 / ℃ ４１􀆰 ４ ４６􀆰 １ －０􀆰 ４ ７１􀆰 ２ ７８􀆰 ９

塔底温度 / ℃ ９８􀆰 ８ ５８􀆰 ４ ５４􀆰 ５ ８７􀆰 ７５ １０８􀆰 ９

操作压力 / ＭＰａ １􀆰 ７ ２􀆰 ０ ２􀆰 ２ １􀆰 １ １􀆰 ０

理论板数 / 块 ４２ ２４５ ２６ １３６ ３１

塔顶热负荷 / ｋＷ ５６４５ １６９０７ １００１ ０ ０

塔底热负荷 / ｋＷ ５９１３ ３２８４ １１１６ １１２１０ １６８１

单塔费用 / 万元 １７３３ １４１１ ４２２ ３０２８ ４５５

总能耗 / ｋＷ ２２８０２

ＴＡＣ / 万元 ７０４９

由表 ４ 可以看出ꎬＴ２０４ 和 Ｔ２０５ 塔顶与 Ｔ２０２ 塔

底的传热温差分别为 １２􀆰 ８、２０􀆰 ５℃ꎬ通过 Ｔ２０４ 和

Ｔ２０５ 塔顶与 Ｔ２０２ 塔底的热集成后ꎬ整个分馏系统

的能耗降低了 ３８􀆰 ４９％ꎬＴＡＣ 下降了 ３７􀆰 １２％ꎮ
３􀆰 ２　 Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 分段双效精馏

整个分馏系统中ꎬＴ２０２ 和 Ｔ２０４ 能耗占比最大ꎬ
在塔间热集成前后分别达到了 ７６􀆰 ６７％、６２􀆰 ４６％ꎮ
因此把 Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 分别拆分成 ２ 个塔ꎬ对拆分的

两塔应用双效精馏[７－９]ꎬ以降低 Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 的能

耗ꎬ从而降低整个分馏系统的能耗ꎮ 以 Ｔ２０２ 为例ꎬ
把原来的 Ｔ２０２ 单个塔拆分成 Ｔ２０２Ａ 和 Ｔ２０２Ｂ ２ 个

塔ꎬ设定不同的操作压力以满足塔顶和塔底的换热

温差在 １０℃左右ꎬ研究其顺流双效、逆流双效和平

流双效的节能效果ꎬ双效流程见图 ５ꎬ以高压塔的塔

顶蒸汽为低压塔的塔底供热ꎮ 模拟结果见表 ５ꎬ表
中的总能耗是整个分馏系统的数据ꎬＴＡＣ 是单个塔

的数据ꎮ
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图 ５　 Ｔ２０２ 双效精馏 ３ 种工艺流程

表 ５　 双效精馏模拟结果汇总

项目

Ｔ２０２ Ｔ２０４

顺流

双效

逆流

双效

平流

双效

顺流

双效

逆流

双效

平流

双效

高压塔塔板数 １３０ １８７ １４８ ７０ ７０ ７０

低压塔塔板数 １３０ ９１ １１８ ７０ ７０ ７０

高压塔压力 / ＭＰａ １􀆰 ９ １􀆰 ８ １􀆰 ５ １􀆰 ０ ０􀆰 ６ ０􀆰 ９

低压塔压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８ １􀆰 ２ ０􀆰 ８ ０􀆰 ５ ０􀆰 ４ ０􀆰 ５

塔顶热负荷 / ｋＷ ９７５９ １０３８５ ９８０６ ７２９２ ７９６７ ５８６８

高压塔塔顶温度 / ℃ ３４􀆰 ６ ４３􀆰 ２ ３３􀆰 ４ ６６􀆰 ３ ５１􀆰 ３ ６３􀆰 ２

低压塔塔釜温度 / ℃ ２３􀆰 １ ３２􀆰 ７ ２３􀆰 １ ５４􀆰 ９ ４０􀆰 ９ ５１􀆰 ２

塔底热负荷 / ｋＷ ９３１８ １０２３１ ９３４６ ６１１８ ６５６０ ４５３２

总能耗(折标煤) /

　 ( ｔ􀅰ａ－１)

２３３１０ ２４７３３ ２２１３６ ２３３１０ ２４７３３ ２２１３６

ＴＡＣ / 万元 ２９０１ ３２２１ ２９１１ １９１３ ２０６６ １５２９

由表 ５ 数据可知ꎬＴ２０２ 塔使用顺流双效更为节

能ꎬ与单塔相比节省费用 ４２􀆰 ３６％ꎮ 究其原因ꎬ可能

是两塔的压差较大ꎬ导致高压塔进入低压塔的物料

产生了大量的闪蒸ꎬ从而减少了塔底的部分热负荷ꎬ
减轻了低压塔的分离难度ꎬ导致设备费用的降低ꎮ
Ｔ２０４ 塔使用平流双效更为节能ꎬ与常规精馏相比节

省费用 ５０􀆰 ２６％ꎮ
３􀆰 ３　 Ｔ２０２ 塔和 Ｔ２０４ 的 ＭＶＲ 热泵精馏

由表 ３ 数据可知ꎬＴ２０２ 塔和 Ｔ２０４ 塔的塔顶与

塔底温差相对较小ꎬ因此可以把 ＭＶＲ 热泵[１０－１１] 精

馏技术应用于该两塔ꎬ提出了塔顶直接压缩式、塔釜

闪蒸压缩式 ２ 种 ＭＶＲ 热泵精馏工艺ꎬ见图 ６ (以

Ｔ２０２ 塔为例)ꎬ模拟计算结果见表 ６ꎬ表中的总能耗

和 ＴＡＣ 是指整个分馏系统的数据ꎮ

图 ６　 Ｔ２０２ ２ 种型式热泵的流程

表 ６　 Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 两塔 ＭＶＲ 热泵精馏模拟结果

项目

Ｔ２０２ Ｔ２０４

塔顶直接

压缩式

塔釜闪蒸

压缩式

塔顶直接

压缩式

塔釜闪蒸

压缩式

塔顶温度 / ℃ ４６ ４６ ５２ ５２

塔底温度 / ℃ ６１ ６２ ６９ ７０

压缩比 １􀆰 ５ １􀆰 ６９ １􀆰 ８２ １􀆰 ９１

塔顶热负荷 / ｋＷ ４５６５ ２１６１ ２５６８ １１４０

塔底热负荷 / ＫＷ ３０００ ０ ２３４ ０

压缩机电耗 / ｋＷ １５０７ ２２１９ １２０１ １３１４

总能耗(折标煤) /

　 ( ｔ􀅰ａ－１)

１３３１０ １０８３３ １３００９ ９９４２

ＴＡＣ / 万元 ５６７９ ５３０２ ５６７９ ５３０２

由表 ６ 数据可知ꎬ塔釜闪蒸式热泵较为节能ꎬ其
中 Ｔ２０４ 塔节能效果较为显著ꎬ究其原因ꎬ塔釜闪蒸

式热泵由于塔釜物料自身减压ꎬ降低了物料的气化

温度ꎬ因而可以最大程度利用塔顶的低温蒸汽气化

塔底物料ꎬ从而大幅度减低塔釜再沸器对外界新鲜

蒸汽的利用ꎮ 与常规精馏相比 Ｔ２０２ 塔顶直接压缩

式和塔釜闪蒸式节省费用分别为 ５８􀆰 ５５％、６４􀆰 ０７％ꎻ
与常规精馏相比 Ｔ２０４ 塔顶直接压缩与塔釜闪蒸式

分别节省费用 ７０􀆰 ２５％、７０􀆰 ６８％ꎬ比双效精馏节能优

势更加明显ꎮ
３􀆰 ４　 Ｔ２０１ 与 Ｔ２０５ 的 ＭＶＲ 热集成

由表 ３ 数 据 可 知ꎬ Ｔ２０１ 的 能 耗 占 能 耗 的

１５􀆰 ６７％ꎬ因此 Ｔ２０１ 也具有一定的节能空间ꎮ 模拟

结果发现ꎬ将 Ｔ２０１ 的操作压力降至 ０􀆰 ７ ＭＰａ 后ꎬ塔
底温度降至 ６２􀆰 ９℃ꎬ塔底热负荷为 ４ ２４３ ｋＷꎬ因此

可将 Ｔ２０５ 的塔顶气相直接压缩后用于 Ｔ２０１ 的塔釜

供热[１２－１４]ꎬ构成了 Ｔ２０１ 与 Ｔ２０５ 的 ＭＶＲ 热集成工

艺ꎬ模拟结果见表 ７ꎬ表中的总能耗和 ＴＡＣ 是指整个

分馏系统的数据ꎮ 可见ꎬ采用 Ｔ２０１ 与 Ｔ２０５ 的 ＭＶＲ
热集成工艺ꎬ就 Ｔ２０１ 本身而言ꎬ能耗减少了 ５２􀆰 ５３％ꎬ
而总能耗减少了 ７５􀆰 ９％ꎬＴＡＣ 减少了 ５７􀆰 １５％ꎮ
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表 ７　 Ｔ２０１ 与 Ｔ２０５ 的 ＭＶＲ 热集成模拟结果

项目 Ｔ２０１ Ｔ２０２ Ｔ２０３ Ｔ２０４ Ｔ２０５

操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７ ２􀆰 ０ ２􀆰 ２ ０􀆰 ７ ０􀆰 ４

塔顶温度 / ℃ １０􀆰 ５ ４６􀆰 １ －０􀆰 ５ ５２ ４２􀆰 ８

塔底温度 / ℃ ６２􀆰 ９ ６２􀆰 ２ ５４􀆰 ５ ７０􀆰 ３ ７９􀆰 １

塔顶热负荷 / ｋＷ ５５９９ ２１６１ １００１ １１４０ ３３６

塔底热负荷 / ｋＷ ２８０７ ０ １１１６ ０ １４３２

压缩比 　 １􀆰 ６９ 　 １􀆰 ９１ ２􀆰 １２

压缩机电耗 / ｋＷ 　 ２２１９ 　 １３１４ １９０

总能耗(折标煤) / ( ｔ􀅰ａ－１) ８９２３

ＴＡＣ / 万元 ４７３０

３􀆰 ５　 五塔分馏系统的最终优化工艺

通过对五塔分馏系统的 Ｔ２０１、Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 三

塔的节能研究ꎬ模拟结果表明ꎬ采用 Ｔ２０５ 塔顶与

Ｔ２０１ 塔底的 ＭＶＲ 热集成、Ｔ２０２ 塔釜闪蒸压缩式热

泵及 Ｔ２０４ 塔釜闪蒸压缩式热泵精馏工艺是最为节

能、最为经济的分馏工艺ꎬ最终优化后的工艺流程见

图 ７ꎬ最终优化后的模拟结果汇总见表 ８ꎮ 可见ꎬ与
没有优化的工艺(分离序列 ２)相比ꎬ能耗减少了

７５􀆰 ９％ꎬＴＡＣ 减少了 ５７􀆰 １５％ꎮ

图 ７　 五塔分馏系统的最终工艺流程图

表 ８　 最终优化后的分馏工艺数据汇总

项目 Ｔ２０１ Ｔ２０２ Ｔ２０３ Ｔ２０４ Ｔ２０５

操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７ ２􀆰 ０ ２􀆰 ２ ０􀆰 ７ ０􀆰 ４

塔顶温度 / ℃ １０􀆰 ５ ４６􀆰 １ －０􀆰 ５ ５２ ４２􀆰 ８

塔釜温度 / ℃ ６２􀆰 ９ ６２􀆰 ２ ５４􀆰 ５ ７０􀆰 ３ ７９􀆰 １

塔顶热负荷 / ｋＷ ５５９９ ２１６１ １００１ １１４０ ３３６

塔底热负荷 / ｋＷ ２８０７ ０ １１１６ ０ １４３２

压缩机费用 / 万元 　 ４５６ 　 １８１ ６０

单塔费用 / 万元 ９３７ １８０８ ４２２ １０２５ ５３８

ＴＡＣ / 万元 ４７８４

４　 结论

通过对气体分馏装置五塔分离工艺的模拟优化

分析ꎬ得出如下结论:①对于五塔气体分馏装置的常

规精馏工艺ꎬ分离序列 ２ 最具经济优势ꎮ ②Ｔ２０４ 和

Ｔ２０５ 与 Ｔ２０２ 的塔间热集成比常规精馏工艺具有优

势ꎬ能耗节省 ３９􀆰 ４％ꎬＴＡＣ 节省 ３７􀆰 １％ꎮ ③Ｔ２０２ 和

Ｔ２０４ 分段双效精馏无论采取哪种形式ꎬ均比常规精

馏工艺节能ꎬ但是与塔间热集成相比ꎬ没有明显优

势ꎮ ④Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 分别采用 ＭＶＲ 热泵精馏工艺ꎬ
节能效果显著ꎬ其中塔釜闪蒸式热泵精馏工艺最佳ꎬ
能耗减少 ７６􀆰 ７％ꎬＴＡＣ 节省 ５０􀆰 ８％ꎮ ⑤Ｔ２０１ 降低操

作压力后ꎬ与 Ｔ２０５ 进行热耦合ꎬ能耗减少 ７５􀆰 ９％ꎬ
ＴＡＣ 节省 ５７􀆰 ８％ꎮ ⑥对于五塔气体分馏装置ꎬ最为

节能的精馏工艺是:Ｔ２０２ 和 Ｔ２０４ 分别采用 ＭＶＲ 热

泵精馏技术ꎬＴ２０１ 塔底与 Ｔ２０５ 塔顶构成 ＭＶＲ 热耦

合ꎮ 与分离序列 ２ 相比ꎬ能耗减少了 ７５􀆰 ９％ꎬＴＡＣ
节省了 ５７􀆰 １５％ꎮ
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