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摘要:研究了以煤焦油来源的粗吡啶为原料精制获得吡啶系列产品的节能型工艺技术ꎮ 预分馏塔轻、重组分进行馏程分割

采出ꎬ以避免三甲基吡啶等重组分长流程高温加热ꎻ利用热耦合技术ꎬ总加热热负荷可节省 ３８􀆰 ４％ꎬ总冷凝热负荷可降低

３２􀆰 ３％ꎬ同时预分馏塔塔顶冷凝器产生 １ ８１３􀆰 ５ ｋＷ 热量的低压蒸汽ꎬ且可省去甲基吡啶塔、二甲基吡啶塔和苯胺塔塔顶冷凝器

等设备ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件模拟计算并设计精制吡啶系列产品工艺流程ꎬ提出各个精馏塔的操作参数ꎬ最终获得高纯度吡啶

系列产品ꎮ
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　 　 煤焦油中含有一定量的粗吡啶类原料ꎬ如吡啶、
邻甲基吡啶、二甲基吡啶、三甲基吡啶等化合物[１]ꎮ
这些化合物含量虽然不是很高ꎬ但都属于高附加值

的原料或中间体[２－３]ꎬ而合成这类物质需要付出较

高的经济成本和环境成本ꎮ
国内外文献重点集中在吡啶－水的精馏分离ꎬ

主要有共沸精馏和萃取精馏等[３－７]ꎬ对高纯吡啶系

列产品的精馏鲜有报道ꎮ 目前ꎬ采用三塔精馏可获

得吡啶和 ２－甲基吡啶产品[８]ꎬ国内专利也公开了一

种煤焦油提取吡啶类化合物的方法[９]ꎬ通过脱水脱

渣和精馏精制得到吡啶类化合物ꎬ但二者对后续精

制吡啶系列产品尚无研究ꎬ特别是对亟需的节能

降耗型吡啶系列产品工业化连续精制工艺未做

研究ꎮ
本文以某化工装置脱水脱渣生产的粗吡啶物料

为原料进行精馏精制吡啶系列产品ꎮ 根据工程经

验ꎬ利用预分馏塔进行轻重馏分分割ꎬ并使用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件对工艺过程进行模拟计算和工艺热耦合ꎬ
设计一条能够生产高质量吡啶类产品且连续稳定运

行的工艺路线ꎮ

１　 原料产品分析

本文所用粗吡啶物料组成和产品质量要求详见

表 １ꎮ由表 １可知ꎬ邻甲基吡啶与 ２ꎬ６－二甲基吡啶
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表 １　 粗吡啶物料组成和产品质量要求

组分 常压沸点 / ℃ 原料质量分数 / ％
产品质量要求 / ％

吡啶 邻甲基吡啶 甲基吡啶① 二甲基吡啶 三甲基吡啶 喹啉

轻苯类 ８０􀆰 １ ３００ ｍｇ / Ｌ 　 　 　 　 　 　

吡啶 １１５􀆰 ３ ５１􀆰 ７６ ≥９９􀆰 ５ 　 　 　 　 　

邻甲基吡啶 １２９􀆰 ４ ４􀆰 ７３ ≤０􀆰 ５ ≥９９ 　 　 　 　

２ꎬ６－二甲基吡啶 １４４􀆰 １ ４􀆰 ４６ 　 　 ≥９７ 　 　 　

间对甲基吡啶 １４４􀆰 １ ８􀆰 ９３ 　 ≤０􀆰 ３ ≥９７ 　 　 　

邻乙基吡啶 １４９􀆰 ５ ０􀆰 ３８ 　 　 　 　 　 　

２ꎬ４－二甲基吡啶 １５８􀆰 ４ ８􀆰 ９１ 　 　 　 ≥９７ 　 　

２ꎬ３ꎬ６－三甲基吡啶 １７０􀆰 ６ ７􀆰 ６１ 　 　 　 ≤０􀆰 ０１ ≥９５ 　

茚满 １７８􀆰 ０ ０􀆰 １３ 　 　 　 　 　 　

苯胺② １８４􀆰 ０ ７􀆰 ３１ 　 　 　 　 　 　

苄胺② １８４􀆰 ５ ３􀆰 ０３ 　 　 　 　 　 　

间甲基苯胺 ２０３􀆰 ４ ２􀆰 ５０ 　 　 　 　 　 　

喹啉 ２３７􀆰 ２ ０􀆰 ２４ 　 　 　 　 　 ≥９９

　 　 注:①甲基吡啶产品要求为 ２ꎬ６－二甲基吡啶和间对甲基吡啶之和ꎻ②苯胺和苄胺馏分含量未做要求ꎮ

沸点相差 １４􀆰 ７℃ꎬ２ꎬ３ꎬ６－三甲基吡啶相对 ２ꎬ４－二甲

基吡啶沸点升高 １２􀆰 ２℃ꎬ则预分馏塔馏程分割依此

沸点相差较大的两处进行轻重组分分馏ꎮ

２　 工艺设计与优化

２􀆰 １　 流程设计

传统吡啶系列产品精制工艺是按照组分从轻到

重依次分离出吡啶、邻甲基吡啶、甲基吡啶及其他吡

啶类产品[８]ꎮ 简要工艺流程为:首先ꎬ脱水脱渣后

吡啶物料送至脱苯塔(Ｔ１０１)ꎬ经过精馏分离后ꎬ苯
等轻组分从塔顶采出ꎬ吡啶类物料从塔釜抽出至吡

啶塔(Ｔ１０２)ꎻ吡啶塔中吡啶经过精制后由塔顶得到

吡啶产品ꎬ甲基吡啶等物料在塔釜采出至邻甲基吡

啶塔(Ｔ１０３)ꎻ邻甲基吡啶塔顶部获得邻甲基吡啶产

品ꎬ塔釜的其他吡啶类物料再送至其他精馏塔ꎬ具体

流程如图 １ 所示ꎮ

Ｔ１０１—脱苯塔ꎻＴ１０２—吡啶塔ꎻＴ１０３—邻甲基吡啶塔

图 １　 传统吡啶系列产品精制工艺流程图

从上述工艺流程可以看出ꎬ重吡啶类组分在精

馏塔釜中长流程蒸煮ꎬ存在物料聚合问题ꎬ导致设备

和工艺管道无法长时间连续操作ꎻ精馏塔依次处理

原料ꎬ且前段精馏塔同时处理了重物料ꎬ精馏塔系

统设备投资大ꎻ前序精馏塔由于存在高沸点的吡

啶类组分ꎬ塔釜温度高ꎬ温位梯级利用的热耦合无

法实现ꎮ
结合原料分析和产品要求ꎬ吡啶类产品精制节

能型工艺流程设计如图 ２ 所示ꎮ 吡啶物料送至预分

馏塔(Ｃ１０１)ꎬ塔顶气相经蒸汽冷凝后进入吡啶脱轻

塔(Ｃ１０２)ꎬ吡啶脱轻塔塔顶气相冷凝后采出轻组

分ꎻ吡啶脱轻塔塔釜物料继续进入吡啶塔(Ｃ１０３)进
行精馏ꎬ吡啶塔塔顶和塔釜分别获得吡啶和邻甲基

吡啶产品ꎮ 预分馏塔侧线采出物料首先进入甲基吡

啶塔(Ｃ１０４)ꎬ甲基吡啶塔塔顶获得甲基吡啶产品ꎬ
其塔釜物料则进入二甲基吡啶塔(Ｃ１０５)ꎻ经精馏精

制后ꎬ二甲基吡啶塔塔顶获得二甲基吡啶产品而

其塔釜物料则进入三甲基吡啶塔(Ｃ１０６)进行后续

精制ꎮ 预分馏塔塔釜物料与二甲基吡啶塔塔釜物

料混合进入三甲基吡啶塔精馏ꎬ其塔顶获得三甲

基吡啶产品ꎬ塔釜物料则进入苯胺塔(Ｃ１０７)进行

精制ꎬ塔顶得到苯胺和苄胺物料ꎬ塔釜则获得喹啉

产品ꎮ
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Ｃ１０１—预分馏塔ꎻＣ１０２—吡啶脱轻塔ꎻＣ１０３—吡啶塔ꎻＣ１０４—甲基吡啶塔ꎻＣ１０５—二甲基吡啶塔ꎻＣ１０６—三甲基吡啶塔ꎻＣ１０７—苯胺

塔ꎻＥ１０１—预分馏塔塔顶冷凝器ꎻＥ１０２—预分馏塔再沸器ꎻＥ１０３—吡啶脱轻塔塔顶冷凝器ꎻＥ１０４—吡啶脱轻塔再沸器ꎻＥ１０５—吡啶塔

塔顶冷凝器ꎻＥ１０６—吡啶塔再沸器ꎻＥ１０７—甲基吡啶塔再沸器ꎻＥ１０８—二甲基吡啶塔塔顶冷凝器ꎻＥ１０９—二甲基吡啶塔再沸器ꎻ
　 　 　 　 Ｅ１１０—三甲基吡啶塔再沸器ꎻＥ１１１—苯胺塔再沸器

图 ２　 吡啶类产品精制节能型工艺流程图

２􀆰 ２　 流程模拟

由表 １ 中的组分可知ꎬ混合物料呈弱碱性ꎬ本文

热力学计算方法选用 ＵＮＩＱ－ＲＫ 物性方法进行物料

的气液平衡计算ꎮ 考虑到物料中吡啶类组分沸点较

高ꎬ除预分馏塔(产生低压蒸汽回收热量)外的精馏

塔塔顶应采用真空操作ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 模拟计算

为了得到优化工艺设计ꎬ本文运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
模拟计算ꎬ分析了预分馏塔采出、各精馏塔操作压力

和热耦合换热器ꎬ最终得出优化的工艺参数ꎬ并计算

了换热匹配的能量利用效果ꎮ 以粗吡啶物料流量

６ ５７０ ｋｇ / ｈ 为基准进行各个精馏塔的模拟计算与热

耦合匹配ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 模拟分析与讨论

(１)预分馏塔采出分析

根据表 １ 原料分析ꎬ基于预分馏塔物料平衡ꎬ以
轻苯类、吡啶和邻甲基吡啶作为轻馏分ꎬ２ꎬ６－二甲

基吡啶至 ２ꎬ４－二甲基吡啶组分作为中间馏分ꎬ其余

沸点较高的组分作为重馏分ꎮ 以上各馏分采出量分

别为 ３ ７１２、２ ０００ 和 ８５８ ｋｇ / ｈꎬ此时控制塔顶压力在

０􀆰 ０１２ ＭＰａＧꎬ计算得到塔顶气相冷凝后温度为

１２０℃ꎬ满足塔顶冷凝器产生低压蒸汽回收热量的

需求ꎮ
预分馏塔另一个需控制的关键点是在轻馏分中

２ꎬ６－二甲基吡啶及更重组分的含量应尽量少ꎬ否则

吡啶塔的精馏难度增大ꎬ会导致邻甲基吡啶产品不

合格ꎮ 进料含量中吡啶含量高ꎬ进料位置应在中上

部ꎬ并需要较高的精馏段来分离 ２ꎬ６－二甲基吡啶及

更重组分ꎬ中间馏分则应在提馏段采出ꎬ避免混有轻

馏分ꎮ 经过调试ꎬ选定预分馏塔理论板数为 ９０ 块ꎬ
进料位置在第 ４５ 块ꎬ侧采位于第 ６５ 块ꎬ在回流比为

３ 的工况下ꎬ轻馏分中含有很少的中间馏分ꎬ满足工

艺设计要求ꎮ
(２)精馏塔操作压力分析

在组分不变的前提下ꎬ处于气液平衡的物料泡

点和露点受操作压力的影响ꎮ 压力越高ꎬ泡点和露

点温度越高ꎬ反之则越低ꎮ 工程上因为公用工程的

温位ꎬ特别是加热蒸汽的限制ꎬ精馏过程中精馏塔塔

顶需选取合适的操作压力以节省装置的能耗和投资ꎮ
吡啶物料中沸点最低的组分是吡啶ꎬ在吡啶脱

轻塔塔顶冷凝处于低温位ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 查得吡

啶 ９８􀆰 ８℃时的蒸汽压为－０􀆰 ０４０ ＭＰａＧꎮ 该温度下

冷凝器冷源使用水冷或空冷均可ꎬ吡啶脱轻塔塔

顶压力取－０􀆰 ０４０ ＭＰａＧꎮ 吡啶物料中沸点最高的
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组分是喹啉ꎬ使用蒸汽加热控制在 １９０℃ 左右最

佳ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 查询喹啉 １８８􀆰 ０℃ 时的蒸汽

压为－０􀆰 ０７２ ＭＰａＧꎬ考虑到精馏塔的压降ꎬ苯胺塔塔

顶压力取－０􀆰 ０８０ ＭＰａＧꎮ 此压力下ꎬ苯胺沸点约为

１３２􀆰 ５℃ꎬ可作为加热热源ꎮ 其余精馏塔操作压力及

温度均可优化调整ꎮ
(３)热耦合换热器分析

热耦合精馏工艺在分离相对挥发度较小(沸点

差较小)的物系时ꎬ相比于常规精馏表现出良好的

节能效果和经济优势[１０－１１]ꎮ 高温物料加热低温物

料ꎬ省去冷却高温物料所需的冷量ꎬ同时节省低温物

料加热用的热量ꎬ实现节能降耗的目的ꎬ同时节省了

换热器ꎮ
热耦合精馏工艺不仅要考虑温位的匹配ꎬ还需

要两侧热负荷相近ꎮ 通过初步模拟计算ꎬ在产品纯

度符合要求时ꎬ各精馏塔冷凝器和再沸器热负荷如

表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 初步精馏塔冷凝器和再沸器热负荷

热负荷 /
ｋＷ

Ｃ１０１ Ｃ１０２ Ｃ１０３ Ｃ１０４ Ｃ１０５ Ｃ１０６ Ｃ１０７ 合计

冷凝器 １８１３􀆰 ５ １２８􀆰 ８ １４３１􀆰 ２ １４２７􀆰 ０ ３８３􀆰 ４ ４３５􀆰 ６ １３９􀆰 ３ ５７５８􀆰 ８

再沸器 １０３４􀆰 １ ９６􀆰 ９ １４０１􀆰 ５ １４０６􀆰 １ ３６２􀆰 ４ ４３１􀆰 ０ １１７􀆰 ８ ４８４９􀆰 ８

由表中热负荷进行热耦合工艺匹配ꎬ结果如

图 ２ 所示ꎮ 甲基吡啶塔(Ｃ１０４)的塔顶气相经吡啶

塔塔釜再沸器(Ｅ１０６)加热吡啶塔(Ｃ１０３)塔釜物

料ꎬ同时甲基吡啶塔的塔顶气相冷凝ꎻ三甲基吡啶塔

(Ｃ１０６)塔顶气相与二甲基吡啶塔(Ｃ１０５)的再沸器

(Ｅ１０９)物料进行热耦合ꎻ苯胺塔(Ｃ１０７)塔顶气相

经吡啶脱轻塔再沸器(Ｅ１０４)进行冷凝放热达到加

热吡啶脱轻塔(Ｃ１０２)塔釜物料的目的ꎮ
２􀆰 ３　 工艺计算结果

根据以上结论进行模拟流程建模ꎬ如图 ３ 所示ꎮ
经过参数调整ꎬ计算结果如表 ３ 和表 ４ 所示ꎮ

图 ３　 模拟计算工艺流程图

表 ３　 精馏塔计算操作参数

参数 Ｃ１０１ Ｃ１０２ Ｃ１０３ Ｃ１０４ Ｃ１０５ Ｃ１０６ Ｃ１０７ 合计

总理论板数 ９０ ９０ １２０ １２０ ９０ １００ ６０ 　

进料位置 ４５ / ６５ ４５ ６０ ６０ ４５ ５０ ３０ 　

塔顶压力 / ＭＰａＧ ０􀆰 ０１２ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０６０ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０８０ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０８０ 　

塔底压力 / ＭＰａＧ ０􀆰 ０２２ －０􀆰 ０３０ －０􀆰 ０４５ －０􀆰 ０２５ －０􀆰 ０７０ －０􀆰 ０３０ －０􀆰 ０７２ 　

塔顶采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３７１２ / ２０００ １０ ３３９８ ９０５ ５８５ ５０８ ８４４ 　

冷凝器负荷 / ｋＷ １８１３􀆰 ５ １７１􀆰 ２ １４５６􀆰 ６ (１４２７􀆰 ０) ４５６􀆰 ６ (４３５􀆰 ６) (１３９􀆰 ３) ３８９７􀆰 ９

再沸器负荷 / ｋＷ １０３４􀆰 １ (１３９􀆰 ３) (１４２７􀆰 ０) １４０６􀆰 ０ (４３５􀆰 ６) ４３１􀆰 ０ １１７􀆰 ８ ２９８８􀆰 ９

塔顶温度 / ℃ １２０ ９８ ８７ １２６ １０８ １５２ １３５ 　

塔釜温度 / ℃ １９１ １０４ １１０ １５３ １３７ １７４ １８８ 　
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表 ４　 工艺物料计算结果

参数 进料
产品

轻组分 吡啶 邻甲基吡啶 甲基吡啶 二甲基吡啶 三甲基吡啶 苯胺和苄胺馏分 喹啉

温度 / ℃ １５３ ９７􀆰 ５ ８７ １０９􀆰 ６ １２５􀆰 ９ １０７􀆰 ５ １５２􀆰 ２ １３５􀆰 ２ １８８

压力 / ＭＰａＧ ０􀆰 ０２０ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０６０ －０􀆰 ０４５ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０８０ －０􀆰 ０４０ －０􀆰 ０８０ －０􀆰 ０７２

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６５７０ １０ ３３９８ ３０４ ９０５ ５８５ ５０８ ８４４􀆰 ４ １５􀆰 ６

质量分数 　 　 　 　 　 　 　 　 　

　 轻苯类 ０ ０􀆰 ０１５ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 吡啶 ０􀆰 ５１８ ０􀆰 ９８５ ０􀆰 ９９８ ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 邻甲基吡啶 ０􀆰 ０４７ ０ ０􀆰 ００２ ０􀆰 ９９２ ０􀆰 ００２ ０ ０ ０ ０

　 ２ꎬ６－二甲基吡啶 ０􀆰 ０４５ ０ ０ ０ ０􀆰 ３２４ ０ ０ ０ ０

　 间对甲基吡啶 ０􀆰 ０８９ ０ ０ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ６４７ ０ ０ ０ ０

　 邻乙基吡啶 ０􀆰 ００４ ０ ０ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ０２７ ０ ０ ０ ０

　 ２ꎬ４－二甲基吡啶 ０􀆰 ０８９ ０ ０ ０ ０ １ ０􀆰 ００１ ０ ０

　 ２ꎬ３ꎬ６－三甲基吡啶 ０􀆰 ０７６ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ９８３ ０􀆰 ００１ ０

　 茚满 ０􀆰 ００１ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ０１６ ０ ０

　 苯胺 ０􀆰 ０７３ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ５６９ ０

　 苄胺 ０􀆰 ０３０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 ２３６ ０

　 间甲基苯胺 ０􀆰 ０２５ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０􀆰 １９４ ０

　 喹啉 ０􀆰 ００２ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ １

　 　 从图 ３ 和表 ３ 结果可以看出ꎬ热耦合换热器的

操作参数分别为:吡啶脱轻塔再沸器(Ｅ１０４)的高低

温位是 １３５ 和 １０４℃ꎬ温差 ３１℃ꎬ热负荷为 １３９􀆰 ３ ｋＷꎻ
吡啶塔塔釜再沸器 ( Ｅ１０６) 的高低温位是 １２６ 和

１１０℃ꎬ温差 １６℃ꎬ热负荷为 １ ４２７􀆰 ０ ｋＷꎻ二甲基吡

啶塔再沸器(Ｅ１０９)的高低温位是 １５２ 和 １３７℃ꎬ温
差 １５℃ꎬ热负荷为 ４３５􀆰 ６ ｋＷꎮ 温差适宜ꎬ热耦合工

艺可行ꎮ 总加热热负荷从 ４ ８４９􀆰 ８ ｋＷ 下降到

２ ９８８􀆰 ９ ｋＷꎬ节省了 ３８􀆰 ４％的热量ꎬ同时总冷凝热

负荷由 ５ ７５８􀆰 ８ ｋＷ 减少至 ３ ８９７􀆰 ９ ｋＷꎬ 降低

３２􀆰 ３％ꎮ 预分馏塔塔顶冷凝器(Ｅ１０１)还可以产生

１ ８１３􀆰 ５ ｋＷ 热量的低压蒸汽ꎬ达到回收热量的

目的ꎮ
整个工艺流程模拟计算表明ꎬ粗吡啶精制节能

增效型工艺可获得质量合格的吡啶系列产品ꎬ如表

４ 中所示ꎮ 吡啶塔塔顶和塔釜分别获得 ３ ３９８ ｋｇ / ｈ
纯度 ９９􀆰 ８％的吡啶产品和 ３０４ ｋｇ / ｈ 纯度 ９９􀆰 ２％的

邻甲基吡啶产品ꎻ甲基吡啶塔顶上采出 ９０５ ｋｇ / ｈ 的

９７􀆰 １％甲基吡啶产品ꎻ二甲基吡啶塔得到 ５８５ ｋｇ / ｈ
高纯二甲基吡啶产品ꎻ三甲基吡啶塔可以产出

５０８ ｋｇ / ｈ 的 ９８􀆰 ３％三甲基吡啶产品ꎻ苯胺塔塔顶和

塔底分别获得 ８４４􀆰 ４ ｋｇ / ｈ 苯胺和苄胺馏分与

１５􀆰 ６ ｋｇ / ｈ 高纯喹啉产品ꎮ
利用预分馏塔轻重组分分馏设计的粗吡啶热耦

合精制工艺ꎬ还节省了 ３ 台换热器和减轻了前序精

馏塔的处理负荷ꎬ降低了设备投资ꎮ 本工艺避免了

重组分长流程加热ꎬ是一条可连续化且稳定的粗吡

啶精制吡啶系列产品节能型工艺技术路线ꎮ

３　 结论

(１)依据粗吡啶物料特性ꎬ采用轻重馏分分割ꎬ
避免三甲基吡啶等重组分长流程高温加热ꎬ并为精

馏热耦合提供切实可行的轻重物料ꎮ
(２)运用热耦合技术ꎬ总加热热负荷从 ４ ８４９􀆰 ８ ｋＷ

下降到 ２ ９８８􀆰 ９ ｋＷꎬ节省了 ３８􀆰 ４％的热量ꎬ同时总

冷凝热负荷由 ５ ７５８􀆰 ８ ｋＷ 减少至 ３ ８９７􀆰 ９ ｋＷꎬ降低

了 ３２􀆰 ３％ꎮ 预分馏塔塔顶冷凝器产生 １ ８１３􀆰 ５ ｋＷ
热量的低压蒸汽ꎬ达到回收热量的目的ꎮ 同时省去

甲基吡啶塔、二甲基吡啶塔和苯胺塔冷凝器ꎬ降低了

设备投资ꎮ
(３)利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对工艺进行了模拟计

算ꎬ获得质量分数为 ９９􀆰 ８％的吡啶产品、９９􀆰 ２％的邻

甲基吡啶产品、超过 ９７􀆰 １％的甲基吡啶产品、高纯

　 　 　 　 (下转第 ２７１ 页)

􀅰８６２􀅰



２０２０ 年 １０ 月 解鲁平等:轻烃终馏点超标工艺优化研究

表 ２　 模拟计算结果

项目 改造前 改造后 变化幅度 / ％

原料气预冷后温度 / ℃ ４０ ４０ 　

原料气分离器分离温度 / ℃ ４０ ２５ 　

预冷器 Ｂ 原料气出口温度 / ℃ １７ ２５ 　

预冷器 Ｄ 原料气出口温度 / ℃ －８􀆰 ５ ０ 　

新建换热器原料气出口温度 / ℃ — －８􀆰 ５ 　

乙二醇注入量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５４１７ ２４７９ －５４􀆰 ２

Ｊ－Ｔ 阀后温度 / ℃ －２７ －２７ 　

液化气产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １５４􀆰 ６ １４２􀆰 ９ －７􀆰 ６

轻烃产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ４３９􀆰 ８ ３８３􀆰 ２ －１２􀆰 ９

凝析油产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ７７９􀆰 ７ ８３１􀆰 ４ ６􀆰 ６

轻烃终馏点 / ℃ １９８􀆰 ９ １８４􀆰 ４ 　

由表 ２ 可知ꎬ改造后液化气产量减少了 １１􀆰 ７ ｔ /
ｄꎬ轻烃产量减少了 ５６􀆰 ６ ｔ / ｄꎬ凝析油产量增加了

５１􀆰 ７ ｔ / ｄꎬ总液烃量减少了 １６􀆰 ６ ｔ / ｄꎮ 液烃产量减

少的主要原因是分离温度下降ꎬ原料气中重组分

去凝析油的同时也携带了少量轻组分ꎮ 注醇量减

少一半以上ꎬ主要是由于原料气分水器在 ２５℃ 下

分离掉更多的水ꎬ后续原料气中的水溶解乙二醇

的量大大减少ꎬ可以实现乙二醇再生装置一用一

备ꎬ有效降低能耗ꎮ

４　 结论

(１)从轻烃组成及烷烃物理性质分析ꎬ组分中

Ｃ＋
１１重组分含量稍高ꎬ易导致轻烃终馏点超标ꎮ

(２)经研究得出优化的冷凝分离流程ꎬ如控制

冷凝分离温度、适宜温度下增加分离设施等ꎬ可降低

轻烃中 Ｃ＋
１１重组分含量ꎬ有效控制轻烃终馏点ꎮ

(３)通过模拟计算ꎬ在原料气 /干气预冷器之间

设分离设施可实现 Ｃ＋
１１重烃的有效分离ꎬ前提是保

证原料气在 ２５℃以下冷凝分离ꎬ分离出的重烃至凝

析油稳定系统ꎮ 此时轻烃终馏点满足规范要求ꎮ
通过对工艺流程进行优化ꎬ不仅降低了轻烃终

馏点ꎬ且减少了注乙二醇量ꎬ降低了运行成本ꎮ 因

此ꎬ本研究对将来新建天然气处理装置有一定的指
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二甲基吡啶产品、９８􀆰 ３％的三甲基吡啶产品、苯胺和

苄胺馏分、高纯喹啉产品ꎬ是一条符合节能降耗发展

趋势的高纯吡啶系列产品工业化技术路线ꎮ
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