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摘要:ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺中深冷单元操作条件为 ３􀆰 ２０ ＭＰａ、－７８℃ꎬ一方面反应产物中大量氢气随之压缩ꎬ另一方面需深

度脱水ꎬ能耗高ꎮ 可通过在产物预冷之后采用膜分离协同分离氢气、脱除水分并进行梯级压缩来改进该工艺ꎮ 以 ３５ 万 ｔ / ａ
ＳＴＡＲ 工艺为例ꎬ引入 ３ ０００ ｍ２ 的 ｐｒｉｓｍ－Ⅱ膜单元进行改进后ꎬ渗余气含水质量分数降至 ０􀆰 ９×１０－６ꎬ可省去干燥塔及解吸气压

缩功 １９０ ｋＷꎻ同时ꎬ梯级压缩功为 ６５４０ ｋＷꎬ较改进前节约 ３１０ ｋＷꎻ氢气摩尔分数由 ８２􀆰 ８％提高到 ９５􀆰 ９％ꎬ年产氢量约 １􀆰 ２４ 亿 ｍ３ꎬ
新增经济效益 ９ ０７０ 万元 / ａꎮ
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ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 丙烯是重要的基础化工原料[１－３]ꎬ主要来源有

催化裂化副产、丙烷脱氢工艺和煤制烯烃工艺[４]ꎮ
近年来ꎬ页岩气开发提供大量廉价丙烷[５]ꎬ极大地

提高了丙烷脱氢工艺的竞争力ꎮ 丙烷脱氢工艺

２０１８ 年总产能超过 １ ２００ 万 ｔ[６]ꎬ已成为最重要的丙

烯新增来源ꎮ ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺采用氢气部分燃

烧与脱氢反应耦合ꎬ促进反应进程并提供反应所需

热量[７]ꎬ具有显著的优势ꎮ 传统的液化工艺需在

３􀆰 ２０ ＭＰａ、－７８℃的高压低温条件下进行[８]ꎬ主要存

在以下不足:①进入深冷分离前需干燥塔深度脱水

至质量分数 ５×１０－６以下ꎻ②气态反应产物、干燥塔

解吸气需由 ０􀆰 ４５ ＭＰａ 增压至 ３􀆰 ２０ ＭＰａꎬ压缩能耗

巨大ꎻ③甲烷、氮气等在深冷和脱乙烷过程中与氢气

一同脱除ꎬ副产粗氢摩尔分数低于 ９０􀆰 ０％ꎬ作为燃

料使用造成极大的资源浪费ꎮ
玻璃态膜[９－１０]具有高的水蒸汽、氢气渗透速率ꎬ

在分离氢气的同时可脱水至满足深冷要求ꎬ碳三在

高压渗余侧富集ꎬ有利于后续的升压和液化ꎮ 本文

中提出在 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺的预冷单元之后采用

Ｐｒｉｓｍ－Ⅱ膜协同氢气分离、深度脱水ꎬ渗余气再进一

步增压和深冷液化ꎮ 针对膜法协同氢气分离－脱水

改进 ＳＴＡＲ 工艺ꎬ通过 ＨＹＳＹＳ 软件进行模拟优化和
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经济分析ꎮ

１　 过程设计与优化的基础

１􀆰 １　 典型 ＳＴＡＲ 工艺中的液化流程

在典型 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺[８] 中ꎬ反应产物采

用图 １ 所示高压低温流程进行碳三液化ꎮ 气态反应

产物冷却后(４０℃ꎬ０􀆰 ４５ ＭＰａ)经两级压缩进入吸收

塔 Ｔ－１ 中脱除 ＣＯ２ꎬ脱碳气梯级降温过程如表 １ 所

示ꎬ其中 １２􀆰 ５℃预冷分离的气相进入干燥塔 Ｔ－２ 深

度脱水ꎮ

Ｋ－１ / １ꎬＫ－１ / ２—压缩机ꎻＥ－１ꎬＥ－２—水冷器ꎻＴ－１ 吸收塔ꎻＥ－３—水冷器ꎻＥ－４—液氨冷却器ꎻ

Ｖ－１—三相分离罐ꎻＴ－２—干燥塔ꎻＥ－５—冷量回收换热器ꎻＥ－６—第二液氨冷却器ꎻＥ－７—丙烯冷却器ꎻ

Ｖ－２—两相分离罐ꎻＥ－８—冷箱换热器ꎻＶ－３—两相分离罐ꎻＴＢ－１—透平机

图 １　 典型 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺中反应产物高压低温液化系统的原则流程

表 １　 脱碳气梯级降温过程的操作参数

冷却器 物流出口温度 / ℃

水冷器 Ｅ－３、液氨冷却器 Ｅ－４ １２􀆰 ５

冷量回收换热器 Ｅ－５、第二液氨冷却器

　 Ｅ－６、丙烯冷却器 Ｅ－７

－２４

冷箱 Ｅ－８ －７８

深冷尾气经冷量回收和透平膨胀制冷后输出富

氢气ꎬ从 Ｖ－１、Ｖ－２ 和 Ｖ－３ 分离出的液化烃类(部分

经冷量回收)送往脱乙烷塔ꎮ
在表 ２[８]中给出了典型 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺中

反应产物的组成ꎬＣ４ ＋等含量极低的组分已忽略ꎮ
本文中开展的过程设计和模拟研究均以表 ２ 给出的

组成为基础ꎮ
表 ２　 丙烷脱氢产物的组成及各组分在聚酰亚胺膜中的

渗透速率

组成 Ｈ２ Ｎ２ Ｏ２ ＣＯ ＣＯ２ ＣＨ４

摩尔分数 / ％ １８􀆰 ７３ ０􀆰 ４５ ０􀆰 １０ ０􀆰 １２ １􀆰 ４２ ２􀆰 １２

渗透速率 / ＧＰＵ ２１０ ２􀆰 ２ １１􀆰 ８ ２􀆰 ２ ６８ ２􀆰 １

组成 Ｃ２Ｈ４ Ｃ２Ｈ６ Ｃ３Ｈ６ Ｃ３Ｈ８ Ｈ２Ｏ

摩尔分数 / ％ ０􀆰 ４１ １􀆰 ０１ ２２􀆰 ０９ ５２􀆰 ２２ １􀆰 ３３

渗透速率 / ＧＰＵ １􀆰 ８ １􀆰 ５ １􀆰 ４７ １􀆰 ３６ １０００

　 　 注:Ｐｅｒｍｅａ 商业化聚酰亚胺氢气分离膜 Ｐｒｉｓｍ －Ⅱ在 ６０℃ 和

１􀆰 ０ ＭＰａ 条件下测得渗透速率ꎻ１ ＧＰＵ＝ ７􀆰 ５×１０－１２ ｍ３ / (ｍ２􀅰ｓ􀅰Ｐａ)ꎮ

１􀆰 ２　 氢气分离膜的性能及模拟

在氢气分离膜中ꎬ聚酰亚胺膜具有较高的氢气

选择性和渗透速率[９－１０]ꎬ在氢气分离领域广泛应用ꎬ
同时水的渗透速率可达 １ ０００ ＧＰＵ 以上ꎮ 在本研究

中采用商业化的 Ｐｒｉｓｍ－Ⅱ聚酰亚胺膜ꎬ不同气体分

子的渗透速率见表 ２ꎮ 膜分离过程采用离散模型进

行模拟计算ꎬ具体算法见文献[１１]ꎮ
１􀆰 ３　 经济性分析方法及基础数据

化工过程优化一般以经济效益最大化为约束条

件[１２]ꎮ 考虑到 ＳＴＡＲ 工艺本身的产值远高于改造

过程的对应数据ꎬ本研究将以流程改造带来的经济

效益变化作为优化目标ꎮ 压缩机、透平机的功率采

用 ＨＹＳＹＳ 标准模块计算(绝热效率 ８０％)ꎻ循环水、
热水、液氨制冷负荷、丙烯制冷负荷等通过换热器模

块计算ꎮ 模拟过程采用 Ｐｅｎｇ － Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 热力学

方程ꎮ
经济效益变化 ＝ 产品价值变化 －

(设备折旧变化 ＋ 公用工程变化) (１)

产品价值 ＝ 氢气价值 ＋ 燃料气价值 － 碳三损失 (２)
设备折旧 ＝ 压缩机折旧 ＋ 膜分离器折旧 (３)

公用工程费用 ＝ 丙烯负荷 × ０􀆰 １０ 元 / ＭＪ ＋

液氨负荷 × ０􀆰 ０５ 元 / ＭＪ ＋ 循环水 × ０􀆰 ５０ 元 / ｔ ＋

热水 × １􀆰 ２５ 元 / ｔ ＋ 电耗 × ０􀆰 ６５ 元 / ｋＷｈ (４)

其中氢气价值按比例折算摩尔分数 ９９％的氢气ꎬ价
格按 １􀆰 ５０ 元 / ｍ３ꎬ燃料气按 ２４􀆰 ００ 元 / ＧＪ 热值ꎬ碳三

损失等摩尔量折算为丙烯ꎬ价格为 ６ ０００ 元 / ｔꎮ 在计

􀅰２０２􀅰
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算设备折旧变化时ꎬ按照表 ３ 中的数据进行计算ꎮ
表 ３　 主要设备投资及折旧的基础数据[９]

设备投资 规格 投资 / 元 安装系数 折旧周期 / ａ

压缩机　 　 　 电机功率 Ｗｋ / ｋＷ ５４００Ｗ０􀆰 ９５
ｋ １􀆰 ５ １５

氢气膜分离器 膜面积 Ａ / ｍ２ １５００Ａ １􀆰 ２ ５

２　 膜法协同氢气分离－脱水改进工艺的设计

与优化

　 　 膜法协同氢气分离－脱水改进工艺的原则流程

如图 ２ 所示ꎮ 气态反应产物经过压缩、脱碳后进行

预冷ꎬ预冷的作用有 ２ 个:①液化轻烃ꎬ提高气相中

的氢气摩尔分数ꎻ②液化水蒸汽ꎬ降低膜分离脱水的

负荷ꎮ 经过预冷分离后的气相依次进入热量回收换

热器 Ｅ－８ 和膜前预热器 Ｅ－９ꎬ提高温度至 ６０℃ꎮ 在

膜分离单元 ＭＥＭ 中ꎬ渗透侧获得提纯的氢气ꎬ可用

于炼化的加氢过程ꎬ大部分水蒸汽同时进入渗透侧ꎬ
降低渗余气的水含量ꎮ 渗余气经过膜后水冷器 Ｅ－
１０ 降温后再次增压ꎬ热量回收后梯级降温至深冷液

化碳三ꎮ

新增设备(虚线框内:)Ｖ－４—两相分离罐ꎻＥ－８—热量回收换热器ꎻＥ－９—膜前预热器ꎻ

ＭＥＭ—氢气分离膜ꎻＥ－１０—膜后水冷器ꎻＥ－１１—第三液氨冷却器

图 ２　 膜法协同氢气分离－脱水改进工艺流程

　 　 以 ３５ 万 ｔ ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺为例ꎬ针对膜法

协同氢气分离－脱水改进工艺ꎬ预冷温度、预冷压强

和膜面积是决定整个工艺改进效果的关键参数ꎬ接
下来对这 ３ 个参数进行优化ꎮ

在预冷单元中ꎬ预冷温度、预冷压强直接决定了

预脱水的效果和膜分离单元进料的氢气摩尔分数ꎬ
影响后续膜分离脱除水蒸汽、氢气的效果ꎮ 预冷压

强和预冷温度对预脱水、粗氢气摩尔分数的影响如

图 ３ 所示ꎮ 不同预冷压强下的气相水含量差别很

小ꎬ说明预冷压强对预脱水效果的影响较小ꎬ预冷温

度对降低气相水含量发挥主导作用ꎮ 随着预冷温度

的降低ꎬ气相水含量显著下降ꎬ但受水的冰点限制ꎬ
必须避免工艺管道冻堵现象ꎬ预冷温度取 ５℃ꎬ气相

水体积分数为 ４７０×１０－６左右ꎮ 此时提高预冷压强

对提浓粗氢气有利ꎬ从 １􀆰 ５０ ＭＰａ 提升至 ３􀆰 １０ ＭＰａ
的过程中ꎬ氢气摩尔分数从 ４６􀆰 ６％增大至 ６５􀆰 ８％ꎬ
但对应的压缩能耗和压缩机折旧费用增加ꎬ需进一

步分析确定其最佳值ꎮ
改进工艺采用膜分离脱水ꎬ将大部分的水蒸汽

脱除至渗透气ꎬ实现深度脱水省去干燥塔ꎮ 影响脱

水效果的关键是预冷压强和膜面积ꎬ其对渗余气水

含量的影响如图 ４ 所示ꎮ 增大预冷压强和膜面积均

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)预脱水

(ｂ)粗氢气摩尔分数

预冷压强:１—１􀆰 ５０ ＭＰａꎻ２—１􀆰 ９０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ
４—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ３　 预冷压强、预冷温度对预脱水和

粗氢气摩尔分数的影响

对降低渗余气水含量有利ꎬ当增大膜面积至 ５ ０００ ｍ２

时ꎬ预冷压强需达到 ２􀆰 ３０ ＭＰａ 以上才能降低水质量

分数至 ５×１０－６以下ꎮ 因此ꎬ要省去干燥塔ꎬ预冷压强

􀅰３０２􀅰
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预冷压强:１—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ２—２􀆰 ５０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ

４—２􀆰 ９０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ４　 预冷压强、膜面积对渗余气水质量

分数的影响

不得低于 ２􀆰 ３０ ＭＰａꎬ后续的分析在 ２􀆰 ３０~３􀆰 １０ ＭＰａ 下

进行ꎮ
氢气作为 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺的高附加值副产

品ꎬ回收效果直接影响液化过程的经济效益ꎮ 评价

氢气回收效果的关键指标是氢气摩尔分数、氢气回

收率ꎬ其随预冷压强、膜面积的变化如图 ５ 所示ꎮ 从

图 ５(ａ)可以看出ꎬ改进工艺能够有效提高氢气的摩

尔分数ꎬ由原流程的 ８２􀆰 ８％提高至 ９３􀆰 ５％甚至更

高ꎮ 结合图 ５(ｂ)ꎬ在同等预冷压强下ꎬ膜面积越大ꎬ
氢气的回收率越大ꎬ对应的摩尔分数越小ꎮ 随着氢

气回收率的增大ꎬ进料侧的氢气分压不断降低ꎬ超过

非氢气组分(丙烷、丙烯等)分压差的降低速度ꎬ同
等时间内进入渗透侧的氢气摩尔分数降低ꎬ导致氢

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)氢气摩尔分数

(ｂ)回收率

预冷压强:１—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ２—２􀆰 ５０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ

４—２􀆰 ９０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ５　 预冷压强、膜面积对氢气摩尔分数和

回收率的影响

气摩尔分数不断下降ꎮ 在改进工艺中ꎬ氢气摩尔分

数较高ꎬ回收率是影响氢气产品价值的重要因素ꎮ
在膜面积达到 ３ ５００ ｍ２ 以上时ꎬ氢气回收率随膜

面积的增大已不再明显ꎬ而氢气摩尔分数随膜面

积的增大呈现线性减小的趋势ꎬ膜分离单元的设

备折旧也不断增大ꎮ 因此ꎬ最佳的膜面积应在

３ ５００ ｍ２ 以下ꎮ
在原工艺中ꎬ将反应产物、干燥塔解吸气由

０􀆰 ４５ ＭＰａ 增 压 至 ３􀆰 ２０ ＭＰａꎬ 总 压 缩 能 耗 达 到

７ ０４０ ｋＷꎮ 本改进工艺采用梯级压缩的方式ꎬ第一

级压缩达到较低的压强ꎬ再经过预冷液化轻烃ꎬ膜分

离脱除水蒸汽和氢气ꎬ省去干燥塔解吸气增压过程

并降低第二级压缩的处理量ꎬ从而达到降低压缩能

耗的目的ꎮ 总压缩能耗随预冷压强、膜面积的变化

如图 ６ 所示ꎮ 预冷压强是影响总压缩能耗的关键因

素ꎬ膜面积对总压缩能耗的影响相对较小ꎮ 第一级

压缩处理量远大于第二级ꎬ预冷压强越小ꎬ第一级压

缩的能耗越小ꎬ则总压缩能耗越小ꎮ 改进工艺能够

有效降低液化流程的压缩能耗ꎬ预冷压强在 ２􀆰 ３０ ~
３􀆰 １０ ＭＰａ 范围内总压缩能耗均低于原流程ꎮ

预冷压强:１—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ２—２􀆰 ５０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ

４—２􀆰 ９０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ６　 预冷压强、膜面积对总压缩能耗的影响

丙烯作为 ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺的主产品ꎬ产量

直接影响整个工艺的经济效益ꎬ因此碳三损失量是

影响液化流程经济效益的关键之一ꎮ 一方面ꎬ改进

工艺新增了碳三损失物流(渗透气)ꎻ另一方面ꎬ膜
分离脱除了反应产物中最主要的不凝气(氢气)ꎬ提
高了进入后续液化流程的碳三分压ꎬ对于进一步液

化碳三有利ꎮ 对渗透气和燃料气中的总碳三损失进

行分析如图 ７ 所示ꎮ
改进工艺的碳三损失量整体高于原流程ꎬ预冷

压强对碳三损失的影响相对较小ꎬ膜面积占主导作

用ꎮ 膜面积较小时ꎬ渗透侧的氢气摩尔分数较高、产
量较低ꎬ渗透气中的碳三损失较小ꎮ 渗余侧的氢气

量显著降低ꎬ导致碳三分压增大ꎬ在同等冷却压强、

􀅰４０２􀅰
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预冷压强:１—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ２—２􀆰 ５０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ

４—２􀆰 ９０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ７　 预冷压强、膜面积对碳三损失的影响

冷却温度的情况下ꎬ更多的碳三被冷凝下来ꎮ 随着

膜面积的进一步增大ꎬ进料侧与渗透侧的氢气分压

差快速减小ꎬ碳三作为进料侧中最主要的非氢气组

分ꎬ分压差提升最为明显ꎬ导致大量碳三进入渗透侧

造成损失ꎬ远超过渗余气碳三分压提升带来的回收

效果ꎮ 膜面积在 ３ ５００ ｍ２ 以上时ꎬ碳三损失随着膜

面积的增大线性提高ꎬ故最优膜面积在 ３ ５００ ｍ２

以下ꎮ
图 ８ 为对改进工艺经济效益的分析ꎬ新增经济

效益最大值为 ９ ０７０ 万元 / ａꎬ对应的预冷压强为

２􀆰 ９０ ＭＰａꎬ膜面积为 ３ ０００ ｍ２ꎮ 此时改进工艺的第

一级压缩能耗为 ６ ５００ ｋＷꎬ第二级压缩能耗为

４０ ｋＷꎬ总压缩能耗较原工艺降低了 ５００ ｋＷꎻ产品

氢气摩尔分数为 ９５􀆰 ９％ꎬ对应的回收率为 ８３􀆰 ７％ꎮ

预冷压强:１—２􀆰 ３０ ＭＰａꎻ２—２􀆰 ５０ ＭＰａꎻ３—２􀆰 ７０ ＭＰａꎻ

４—２􀆰 ９０ ＭＰａꎻ５—３􀆰 １０ ＭＰａ

图 ８　 预冷压强、膜面积对经济效益的影响

３　 结论

膜法协同氢气分离－脱水改进 ＳＴＡＲ 工艺能够

省去干燥塔ꎬ实现梯级压缩ꎬ降低液化过程的压缩

能耗ꎮ 以 ３５ 万 ｔ ＳＴＡＲ 丙烷脱氢工艺为例ꎬ当预冷

温度 ５℃ꎬ预冷压强 ２􀆰 ９０ ＭＰａꎬＰｒｉｓｍ －Ⅱ膜面积

３ ０００ ｍ２ 时ꎬ改进工艺的经济效益达到最大ꎮ 此时

渗余气的水质量分数为 ０􀆰 ９×１０－６ꎬ省去干燥塔和解

吸气增压能耗 １９０ ｋＷꎬ梯级压缩降低能耗 ３１０ ｋＷꎬ
总计节约压缩能耗 ５００ ｋＷꎬ年节约公用工程 ２６０ 万

元ꎮ 氢气摩尔分数由 ８２􀆰 ８％提高至 ９５􀆰 ９％ꎬ回收率

达到 ８３􀆰 ７％ꎬ产氢量约 １􀆰 ２４ 亿 ｍ３ / ａꎬ新增经济效益

９ ０７０ 万元 / ａꎮ
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