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１６３.ｃｏｍꎮ

　 　 近几年由于天然气工业的发展较快ꎬ混合 Ｃ４ 作

为传统民用液化气的用量将逐渐减少ꎮ 如何充分合

理利用这些 Ｃ４ 资源ꎬ进行深加工产品的开发与利

用ꎬ将 Ｃ４ 烃资源从低附加值燃料变成高附加值的化

工产品已经引起了广泛关注ꎮ
烷基化油的重要组成为 Ｃ８ 饱和烷烃ꎬ没有不饱

和烃、芳香族化合物和硫ꎬ蒸气压低ꎮ 异构烷烃与低

分子烯烃在酸催化剂的作用下生成的烷基化油除了

有以上优点外ꎬ还具有燃烧完全度高的特点ꎬ可以降

低对环境的污染[１]ꎮ 到现在为止ꎬ烷基化油的生产

工艺包括液体酸和固体酸 ２ 种[２]ꎮ 其中固体酸工艺

技术比较安全且污染小ꎬ对装置的损耗也相对比较

低ꎬ但是固体酸工艺使用的催化剂费用却比较昂贵ꎬ
催化剂容易由于产生的大分子不饱和烃影响而失

活ꎬ而且该工艺还具有对原料要求严格、流程复杂等

缺点[３]ꎬ所以固体酸工艺还在试验当中ꎬ不能工业

化ꎮ 液体酸法包括传统酸跟离子酸[４]ꎮ 如今使用

最多的还是传统液体酸ꎬ根据催化剂的不同分为硫

酸法烷基化和氢氟酸法烷基化技术[５－６]ꎮ 但氢氟酸

的沸点高、蒸气压高、泄漏时气体拥有毒性、不易散

开等特性ꎬ潜在着棘手的安全问题ꎬ所以这个技术的

发展受到限制[７]ꎮ 与氢氟酸对比ꎬ硫酸没有毒性ꎬ
安全问题不是很严重ꎬ并且硫酸产量比较多ꎬ价格比

较低廉ꎬ出来的产品油质量好ꎮ 所以ꎬ综合考虑使用
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硫酸烷基化法[８－１０]ꎮ
烷基化工艺自工业化以后ꎬ经过了巨大的发展ꎮ

随着科学研究和生产实践ꎬ人们对反应原理及生产

操作更加熟知和透彻ꎬ装置设计和物料投放以及能

量利用更加优化节能[１１－１２]ꎮ 而中国的环保法规日

趋严格ꎬ新型环保、安全、低成本的烷基化油生产技

术将是未来新建烷基化装置的优先选择ꎮ 预计未来

我国燃料的损耗将会继续迅速升高ꎬ烷基化油的发

展仍有广阔的空间[１３]ꎮ
本设计基于中石油某炼厂生产装置的基础之

上ꎬ扩建烷基化油生产工段ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对

ＭＴＢＥ 和烷基化联合工艺进行全流程模拟ꎮ 此工艺

旨在合理利用炼厂 Ｃ４ 资源ꎬ同时生产 ＭＴＢＥ 及烷基

化油ꎬ开发 Ｃ４ 资源的综合利用ꎮ

１　 流程模拟

Ｃ４ 烃资源作为炼油副产品ꎬ也是重要的化工原

料[１４]ꎮ 近些年来ꎬ随着技术的发展ꎬＣ４ 馏分作为化

工原料的应用得到了飞速的发展ꎮ 以催化裂化的混

合 Ｃ４ 烃为原料ꎬ将其中的以异丁烷及丁烯为主的组

分通过烷基化反应生产高辛烷值的烷基化汽油ꎬ是
催化裂化混合 Ｃ４ 烃的一个很好的利用途径[１５－１６]ꎮ
本设计原料的催化裂化混合 Ｃ４ꎬ每年所消耗的原料

量为 ２２ 万 ｔꎬ得到的主要产物是 ＭＴＢＥ 及烷基化汽

油ꎬ年生产量分别为 ５􀆰 ５ 万 ｔ 和 １３􀆰 ６ 万 ｔꎮ 本流程

分为以下 ４ 个单元ꎮ
１􀆰 １　 ＭＴＢＥ 合成单元

尽管催化精馏反应有能够减少能耗、提高产品

转化率的特点ꎬ但是催化精馏装置不能够完全单独

地去运作ꎬ本项目中将反应精馏塔与固定床反应器

联合使用ꎬ即该精馏塔装置放置在反应器的后面ꎮ
由于醚化反应属于放热反应ꎬ在该设备中比较容易

使设备内流体温度变高ꎬ会导致异丁烯转化率变低

以及副产物增加ꎬ催化物寿命缩减等不利结果ꎬ所以

本项目选择水冷却列管反应器ꎮ
混合 Ｃ４ 与甲醇分别通过原料进料泵加压后ꎬ首

先以一定比例进入到混合器当中进行搅拌混合ꎬ混
合器出来的物流中甲醇与异丁烯的摩尔比大约为

１􀆰 ０１８ꎮ 然后该物流进入到原料预热器加热到反应

需要温度ꎬ预热后的物料则送入到反应器反应ꎮ 该

单元中的反应器外壳采用温度在 ６０℃的冷却水吸

收反应放出热量ꎬ维持反应温度ꎮ
从列管式反应器出来的物料由泵加压力后进入

到反应精馏塔ꎬ同时还有部分补充甲醇也被送入到

反应精馏塔ꎬ该部分原料比大约为 １􀆰 １４ꎮ 反应塔剩

余的原料在塔内继续反应ꎬ并且在塔内进行精馏分

离ꎮ 在塔底部获得质量分数高于 ９８％的 ＭＴＢＥ 产

物ꎬ从塔底出来的产物通过冷凝器降温后送出设备ꎮ
醚后混合 Ｃ４ 组分从塔顶分出进入到甲醇萃取塔ꎮ

从反应精馏部分出来的醚后 Ｃ４ 从甲醇萃取塔

最下方部分流入ꎬ工艺水由精馏塔上方进入ꎬ工艺水

跟醚后 Ｃ４ 相向混合ꎬ由工艺水吸收混合物中的甲

醇ꎬ塔顶出来的混合 Ｃ４ 中甲醇质量分数低于 ５０×
１０－６ꎬ塔底的物流则进入下一个工段ꎬ送到污水处

理系统ꎮ 脱甲醇后的 Ｃ４ 进入分子筛干燥器进行

脱水ꎬ脱水后的 Ｃ４ 送往缓冲罐准备进入烷基化反

应单元ꎮ
ＭＴＢＥ 合成工段流程见图 １ꎮ

图 １　 ＭＴＢＥ 合成工段流程

１􀆰 ２　 烷基化反应单元

醚后 Ｃ４ 通过缓冲罐经泵加压ꎬ与来自原料罐区

新鲜异丁烷质量比为 ７ 进行混合ꎬ然后跟来自产品

分离塔顶出来的循环混合烃以及来自制冷部分的冷

剂进入混合器ꎬ之后送入到 Ｓｔｒａｔｃｏ 反应器ꎬ混合物

流中烷烯摩尔比大约是 ９􀆰 ５ꎮ 该反应器内分别进入

反应物流和浓硫酸ꎬ通过搅拌叶轮设备搅拌成酸溶

烃混合物然后开始反应ꎬ反应结束之后进入到分离

器分离ꎬ分离出来的酸循环回到反应器继续反应ꎬ分
离出来的混合烃物流通过减压阀使其温度降低ꎮ 降

温后的物流进入到反应器的管束内吸收烷基化反应

热ꎬ维持反应温度变化不大ꎮ 烷基化反应单元流程
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见图 ２ꎮ

图 ２　 烷基化反应单元流程

１􀆰 ３　 制冷单元

以杜邦公司的 Ｓｔｒａｔｃｏ 反应流出物制冷技术为

依据[１７]ꎬ利用反应段出来的部分或全部流出液对反

应段制冷ꎮ 烷基化反应单元的反应产物在离开反应

器管束之后进入到闪蒸罐进行气液分离ꎮ 液相作为

反应产物进入到产物精制单元ꎮ 闪蒸罐分离的气相

跟另一侧的闪蒸罐从压缩制冷部分出来的物流通过

闪蒸的气相一起进入到压缩机ꎬ通过压缩机后的气

体通过冷凝器冷凝后为液相ꎬ液相进入到冷剂缓冲

罐ꎮ 由于烷基化反应的原料中含有极少量丙烷ꎬ为
防止这部分丙烷循环中积累得越来越多影响反应ꎬ
于是在冷剂缓冲罐分离部分气相以减少系统中的丙

烷ꎮ 从冷剂缓冲罐底部流出的液相进入到闪蒸罐ꎬ
在此进行降压闪蒸ꎬ气相到制冷部分继续循环ꎬ液相

物流作为循环冷剂返回到反应单元ꎮ 制冷单元流程

见图 ３ꎮ

图 ３　 制冷单元流程

１􀆰 ４　 分馏单元

制冷单元的部分液相产物由分馏单元产品分离

塔进行分离ꎬ该精馏塔分离出 ３ 种符合规格的产品ꎬ
即烷基化油、正丁烷以及循环混合烃ꎮ 反应流出物

在进精馏塔前先与精馏塔塔底产物烷基化产品进行

换热ꎬ精馏塔顶流出产物主要由异丁烷组成ꎬ该流出

物作为异丁烷循环物经过冷却后回到反应单元的反

应器中ꎮ 塔中部抽出的气相产物主要组分是正丁

烷ꎬ经过冷凝为液相作为正丁烷产品ꎮ 从塔底分馏

出来的产品油跟进塔前物料进行热交换之后ꎬ再通

过冷凝器降温后作为成品油送出装置ꎮ 分馏单元流

程见图 ４ꎮ

图 ４　 分馏单元流程

２　 流程模拟结果

利用质量守恒定律确定流程中各物流中各个物

料的含量以及物料转化的关系以保证流程的物料平

衡和能量守恒ꎮ 反应器能量衡算见表 １~表 ３ꎮ
表 １　 醚化反应器热量衡算

项目
进料 出料

Ｒ１－ＩＮ ＷＡＴＥＲ－１ Ｒ１－ＯＵＴ Ｗ－ＯＵＴ
损失

温度 / ℃ ６１􀆰 ７ ６０ ６７􀆰 ４ ６５􀆰 ２ 　

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８ ０􀆰 ４ ０􀆰 ８ ０􀆰 ４ 　

焓 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) －５４􀆰 ３７７６ －６２２􀆰 ００１ －５５􀆰 ２２２ －６２１􀆰 １５６ 　

表 ２　 烷基化反应器热量衡算

项目
进料 出料

２２ ２５ ３ ＩＢ ４
损失

温度 / ℃ １２􀆰 ５ －８􀆰 ５ １２􀆰 ５ ２５ ５􀆰 ８ 　

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８６ ０􀆰 ８４ ０􀆰 ８６ ０􀆰 ８４ ０􀆰 ８４ 　

焓 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) －１０６􀆰 ３５２ －８９􀆰 ７１１２ －３７􀆰 ４１５２ －７􀆰 ９６７０８ －２４１􀆰 ４４５ 　

表 ３　 脱异丁烷塔热量衡算

项目
进料 出料

１９ ２０ ＰＲＯ－１ Ｎ－Ｃ４

损失

温度 / ℃ ７３ ５２􀆰 ３ １９８􀆰 ５ ７２􀆰 ４ 　

压力 / ＭＰａ １􀆰 ０９ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ７３９ ０􀆰 ７１４ 　

焓 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) －１４０􀆰 ０１７ －１０２􀆰 ２０１ －３１􀆰 １８７ －２􀆰 ６１２５ ４􀆰 ０１６９８

３　 烷基化单元精馏塔优化

３􀆰 １　 回流比的影响

根据烷基化油产品的要求ꎬ先用简单计算模块

对脱异丁烷塔进行模拟确定所需要的参数ꎮ 然后ꎬ
利用这些参数用严格计算模块对脱异丁烷塔进行模

拟ꎬ并且确定脱异丁烷塔的分离状态达到最好ꎮ 利
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用灵敏度分析工具栏做回流比对塔底正丁烷含量以

及与该塔有关的相关负荷的灵敏度分析ꎮ 模拟数据

结果见图 ５ꎮ

１—ＰＲＯꎻ２—ＣＯＮꎻ３—ＲＥＢ

图 ５　 回流比的影响

根据图上变化趋势ꎬ以及对塔底正丁烷含量的

要求和与该塔有关的相关负荷变化情况ꎬ最终选择

回流比为 ０􀆰 ５８ꎮ
３􀆰 ２　 进料塔板的影响

对进料板位置做灵敏度分析ꎬ得到的结果见

图 ６ꎮ

１—ＰＲＯꎻ２—ＣＯＮꎻ３—ＲＥＢ

图 ６　 进料塔板的影响

综合以上数据选用择优选择最佳的位置是第

１０ 块板ꎮ
３􀆰 ３　 塔板数的影响

对本设计中该产品塔的板数采用软件分析优

化ꎬ并且确定选择最合适的塔板数量ꎮ 得到结果见

图 ７ꎮ 分析图 ７ 数据ꎬ最终确定并且选择该塔最佳

塔板数为 ７０ 块ꎮ

１—ＰＲＯꎻ２—ＣＯＮꎻ３—ＲＥＢ

图 ７　 塔板数的影响

４　 换热网络优化

在化工生产当中ꎬ公用工程的消耗是整个化工

厂能耗的主要组成部分ꎬ其中精馏系统所消耗的能

量大约占整个工厂能耗的 １ / ５ꎮ 在化工工艺中ꎬ一
部分流体必须提高温度ꎬ而一部分流体则需要降低

温度ꎬ所以ꎬ适当地把这些流体进行一定的配对ꎬ就
能够充分利用系统中的热物流去加热冷物流ꎬ利用

系统中的冷物流去给热物流降温ꎬ以提高过程中的

能量回收效率ꎬ尽可能地降低公用工程的使用ꎬ从而

减少工厂生产的运行费用ꎮ 利用软件模拟ꎬ得到以

下 ９ 种换热结果ꎬ见表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 换热结果表

项目 总花费 / 万元 单元数 壳数 总换热面积 / ｍ２

方案 １ ４􀆰 ９７×１０－２ ２２ ２８ １０９６􀆰 ８３５０３０

方案 ２ ４􀆰 ９８×１０－２ ２２ ３１ １１２０􀆰 ０４０９５０

方案 ３ ５􀆰 ０６×１０－２ ２３ ３５ １２４７􀆰 ６７５９６０

方案 ４ ５􀆰 ００×１０－２ ２２ ３１ １０９０􀆰 ２９０８６４

方案 ５ ５􀆰 ０８×１０－２ ２４ ２９ １１５８􀆰 ８０３５５２

方案 ６ ５􀆰 ０３×１０－２ ２３ ３０ １０８８􀆰 ８９８６３０

方案 ７ ５􀆰 ０２×１０－２ ２２ ２８ １０７１􀆰 ８６００７８

方案 ８ ５􀆰 ０７×１０－２ ２４ ３５ １２８５􀆰 ８８２９４５

方案 ９ ４􀆰 ９５×１０－２ ２０ ２４ １０５７􀆰 ９１７８２４

对比表 ４ 中参数ꎬ最终选择方案 ９ꎮ 方案 ９ 中热

交换流股形成热交换网络相比初始换热网络总共节

约成本 １４􀆰 ８％ꎬ节约热量 １５􀆰 ３％ꎬ节约冷量 １２􀆰 ４％ꎮ

５　 结论

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对工艺流程进行模拟ꎬ通
过查阅相关文献资料ꎬ设计了一套年处理量 ２２ 万 ｔ
混合 Ｃ４ꎬ年生产 ５􀆰 ５ 万 ｔ ＭＴＢＥ 和 １３􀆰 ６ 万 ｔ 烷基化

油的联合工艺流程方案ꎮ 根据原料组成以及工艺条

件ꎬ首先采用醚化技术使原料中的异丁烯与甲醇反

应生产 ＭＴＢＥꎬ后利用烷基化技术对醚后 Ｃ４ 进行处

理得到烷基化油ꎮ 并且利用 Ａｓｐｅｎ ｅｎｅｒｇｙ ａｎａｌｙｚｅｒ
软件对全流程进行最优换热网络的优化设计ꎬ最终

达到减少能耗的目的ꎮ
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１　 工艺流程及反应机理

１􀆰 １　 工艺流程

前置臭氧技术结合湿法脱除法的工艺流程如

图 １ 所示ꎮ 鼓风机将空气压缩送入处理设备 Ａ 和

Ｂꎬ在处理设备 Ａ 和 Ｂ 中进行空气分离ꎬ得到 Ｏ２ꎬ然
后 Ｏ２ 被送入到缓冲罐ꎬ通过氧压机将其送入臭氧发

生设备ꎬ将部分 Ｏ２ 转化为 Ｏ３ꎬ形成 Ｏ３ 与 Ｏ２ 混合的

气体———臭氧载流气体ꎻ空气及其他气体成分通过

真空泵排出ꎮ 臭氧载流气体通过臭氧投加设备与烟

气混合并与低价 ＮＯｘ 和 ＳＯ２ 等发生氧化反应ꎮ 经

过氧化反应的烟气进入吸收塔中被脱除高价 ＮＯｘ

和 ＳＯ２ 等污染物ꎮ 控制单元调整臭氧载流气体的投

加量ꎮ

图 １　 前置臭氧技术结合湿法脱除法的工艺流程

１􀆰 ２　 氧化机理

一些研究者[７－１１]建立了 １２ 步详细的臭氧氧化

ＮＯｘ 的反应机理ꎮ 温正成[１２] 对文献[７－１１]构建的

反应机理进行敏感性分析ꎬ认为 Ｏ３ 和 ＮＯ、ＮＯ２ 的 ２
个氧化反应是关键ꎬ且 Ｏ３ 和 ＮＯ 的反应起决定性作

用ꎮ 此外ꎬ王智化[３] 认为 Ｏ３ 分解反应时间远大于

ＮＯ 的氧化反应时间ꎬ且该烟气在臭氧投加设备的

停留时间小于 Ｏ３ 分解需要的时间ꎮ 因此ꎬ本文中只

考虑 Ｏ３ 与 ＮＯ 和 ＮＯ２ 的氧化反应ꎬ不考虑 Ｏ３ 的分

解反应ꎮ
ＮＯ ＋ Ｏ３ 􀪅􀪅 ＮＯ２ ＋ Ｏ２ (１)
ＮＯ２ ＋ Ｏ３ 􀪅􀪅 ＮＯ３ ＋ Ｏ２ (２)

　 　 Ｏ３ 对烟气中 ＳＯ２ 也存在氧化作用ꎬ王静[１３] 在

１２１ 步臭氧多脱反应机理的基础上ꎬ建立起均相中

５０ 步 Ｏ３ 氧化 ＳＯ２ 的基元反应ꎬ且关键反应为 Ｏ３ 与

ＳＯ２ 的氧化反应ꎮ 因此本文中仅考虑 Ｏ３ 与 ＳＯ２ 的

氧化反应ꎮ
ＳＯ２ ＋ Ｏ３ 􀪅􀪅 ＳＯ３ ＋ Ｏ２ (３)

２　 物理模型与数学模型

２􀆰 １　 物理模型

臭氧投加设备由 ７ 根相互平行的喷管和 １２６ 个

喷嘴构成ꎬ每根喷管布置 １８ 个喷嘴ꎬ交叉布置ꎬ喷嘴

与喷管水平线呈 ４５°倾角ꎮ 烟气垂直喷管自下往上

流动ꎬ臭氧载流气体从喷嘴喷射进入烟道ꎬ臭氧载流

气体与烟气在烟道中混合发生氧化反应ꎬ模型如
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