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摘要:提出了一种具有热集成的甲醇三效精馏工艺ꎬ并成功应用在 ５０ 万 ｔ / ａ 甲醇精馏提质增效改造项目中ꎮ 采用专业的

化工模拟软件对各主要精馏塔进行了模拟优化ꎬ新增高压精馏塔理论板数 Ｎ＝ ５２ 层ꎬ回流比 Ｒ≥２􀆰 ５ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４８ꎬ加压精

馏塔和常压精馏塔回流比分别为 ２􀆰 ３ 和 １􀆰 ８ꎬ进料位置分别为 ４８ 和 ４５ꎮ 改造后ꎬ精甲醇产量达到 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙醇质

量分数降至 ０􀆰 ０１％以下ꎬ蒸汽单耗由原来的 １􀆰 ２４ ｔ / ｔ 降到了 ０􀆰 ８２ ｔ / ｔꎬ年增经济效益约 ３ ９４４􀆰 ６ 万元ꎮ
关键词:甲醇ꎻ三效精馏ꎻ模拟优化ꎻ蒸汽单耗ꎻ经济效益
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　 　 粗甲醇精馏是甲醇生产中的一个重要工序ꎬ不
仅决定着精甲醇产品的质量ꎬ也影响着甲醇生产的

总成本ꎬ其能耗约占甲醇生产总能耗的 ２０％[１－２]ꎮ
２０ 世纪 ７０ 年代以来ꎬ研究者已经从热集成、操作原

理等角度提出了大量的精馏节能的工艺流程ꎬ如多

效精馏、热泵精馏及热偶精馏等方法ꎮ 目前以 Ｌｕｒｇｉ
首创的三塔双效精馏工艺及其改进型应用最为广

泛ꎬ近年来甲醇三效精馏因高的节能率而引起学者

的关注ꎬ但是由于模拟计算和选择应用的复杂性ꎬ有
关三效精馏的研究仅限于对模型的建立、流程的种

类、特点及其节能效果的对比等方面ꎬ未见三效精馏

工业应用的相关报道[３－６]ꎮ
本文中以节约能量消耗为目标ꎬ运用热集成的

基本原理ꎬ在现有甲醇双效精馏工艺的基础上ꎬ提出

了甲醇三效精馏新工艺ꎬ并成功应用在山东某厂

５０ 万 ｔ / ａ 甲醇精馏提质增效改造项目中ꎬ改造结果

表明精甲醇产量达到 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙醇质

量分 数 降 至 ０􀆰 ０１％ 以 下ꎬ 蒸 汽 单 耗 由 原 来 的

１􀆰 ２４ ｔ / ｔ 降到了 ０􀆰 ８２ ｔ / ｔꎬ经济效益显著ꎮ

１　 甲醇三效精馏工艺

甲醇三效精馏工艺按进料方向与操作压力梯度

方向是否一致及进料位置不同可划分为 ５ 种流程ꎬ
即平流三效精馏、顺流三效塔釜进料精馏、逆流三效

塔釜进料精馏、顺流三效塔顶进料精馏和逆流三效

塔顶进料精馏ꎬ研究结果表明ꎬ单就节能效果而言逆

流三效精馏工艺优于顺流三效精馏工艺ꎬ但考虑综

合经济效益多效精馏工艺中以顺流三效精馏工艺最
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佳[７－８]ꎮ 图 １ 为顺流三效精馏工艺流程ꎮ

图 １　 甲醇顺流三效精馏工艺流程

如图 １ 所示粗甲醇从高压塔进料ꎬ高压塔的塔

顶蒸汽作为中压塔塔底再沸器的热源ꎬ高压塔塔顶

冷凝器与中压塔塔底再沸器合为 １ 个设备ꎬ高压塔

的塔顶蒸汽换热后一部分作为高压塔的塔顶回流ꎬ
另一部分为塔顶采出产品ꎬ高压塔塔底设有再沸器ꎬ
塔底出液为中压塔进料ꎬ中压塔和低压塔亦如此ꎬ低
压塔塔顶设有冷凝器ꎬ三塔塔顶均有产品采出ꎬ只有

低压塔有塔底产品采出ꎮ

２　 甲醇三效精馏工艺的应用

２􀆰 １　 技改方案

原流程采用四塔双效精馏工艺ꎬ设计产能 ５０ 万

ｔ / ａꎬ后因气化炉改造升级粗甲醇合成量大大提高ꎬ
原装置最多产能达到 ７０ 万 ｔ / ａꎬ但此时精甲醇中乙

醇质量分数高达 ０􀆰 ０６％ꎬ已不能满足下游客户的需

求ꎬ而且装置蒸汽耗量偏高达 １􀆰 ２４ ｔ / ｔꎮ 要求技改

后精甲醇产能达到 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙醇质量

分数降至 ０􀆰 ０１％以下ꎬ蒸汽耗量降至 ０􀆰 ９ ｔ / ｔ 以下ꎮ
技改后ꎬ采用了甲醇三效精馏工艺ꎬ流程如图 ２

所示ꎮ 粗甲醇经预热后进入预精馏塔ꎬ溶解在粗甲

醇中的低沸点杂质从塔顶出塔后送入火炬ꎬ塔底物

料经泵加压后经两级预热器后送往高压精馏塔ꎬ高
压精馏塔操作压力约 １􀆰 ６ ＭＰａꎮ 塔顶甲醇蒸气约为

１５８℃去加压精馏塔再沸器作热源ꎬ冷凝后一部分送

往高压精馏塔作回流液ꎬ另一部分经冷却后送精甲

醇计量槽ꎮ 高压精馏塔塔底排出液降温后送往加压

精馏塔ꎬ加压精馏塔操作压力约 ０􀆰 ７ ＭＰａꎮ 塔顶甲

醇蒸气温度约 １２８℃ꎬ去常压精馏塔再沸器作热源ꎬ
冷凝液一部分冷却后送往加压精馏塔作回流液ꎬ另
一部分冷却后送精甲醇计量槽ꎮ 加压精馏塔塔底排

出液送往常压精馏塔ꎬ塔顶甲醇蒸气经冷却至 ４０℃
后一部分作常压精馏塔回流液ꎬ另一部分送精甲醇

计量槽ꎬ塔底排出的含少量甲醇的废水经泵加压后

送回收塔ꎬ回收塔塔顶甲醇蒸气冷却至 ４０℃后一部

分作回收塔回流液ꎬ另一部分送粗醇槽ꎬ侧向采出的

杂醇油送杂醇油贮槽ꎬ塔底含少量甲醇的废水一部

分送水处理工段ꎬ另一部分代替除盐水ꎮ

１—预精馏塔(Ｔ１)ꎻ２—高压精馏塔(Ｔ２)ꎻ３—加压精馏塔(Ｔ３)ꎻ４—常压精馏塔(Ｔ４)ꎻ５—回收塔(Ｔ５)ꎻ６—换热器ꎻ７—再沸器ꎻ

８—冷凝 / 再沸器ꎻ９—冷凝冷却器ꎻ１０—回流罐ꎻ１１—泵ꎻ１２—配碱槽ꎻ１３—萃取槽ꎻ１４—排放槽ꎻ１５—碱液泵

图 ２　 改造后工艺流程

　 　 甲醇三效精馏工艺节能的实质就在于将高压精

馏塔塔顶冷凝器与加压精馏塔塔底再沸器合二为

一ꎬ加压精馏塔塔顶冷凝器与常压精馏塔塔底再沸

器合二为一ꎬ充分利用高压精馏塔、加压精馏塔塔顶

甲醇蒸气分别作为加压精馏塔及常压精馏塔再沸器

的热源ꎬ从而节省循环冷却水和水蒸汽ꎬ其中冷凝器

热负荷 Ｑｃ 和再沸器热负荷 ＱＨ 的匹配条件为

Ｑｃ / ＱＨ ＝ －１􀆰 ０２ꎮ
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２􀆰 ２　 主精馏塔模拟优化

２􀆰 ２􀆰 １　 进料组成

粗甲醇进料总量为 １０４ ２００ ｋｇ / ｈꎻ组成(质量分

数)为甲醇 ９２􀆰 ７５％、水 ６􀆰 ６７％、二氧化碳 ０􀆰 ０７％、二
甲醚 ０􀆰 １１％、 乙 醇 ０􀆰 １５％、 氮 气 ０􀆰 ０４％、 甲 烷

０􀆰 １０％ꎬ甲酸甲酯 ０􀆰 ０９％ꎬ其余为杂醇ꎮ
分离指标要求:高压精馏塔、加压精馏塔及常压

精馏塔塔顶甲醇质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ且乙醇质量分

数控制在 ０􀆰 ０１％以下ꎬ回收塔塔底废水中甲醇质量

分数≤０􀆰 １％ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 物性方法选择

采用专业的化工计算模拟软件对各塔操作参数

进行模拟优化时ꎬ物性方法的正确选择至关重要ꎮ
模拟物系主要组分为甲醇和水ꎬ甲醇分子和水分子

之间具有较强的作用力ꎬ是典型的非理想极性物系

醇水体系ꎬＮＲＴＬ 物性方法对该物系较为适合ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 高压精馏塔灵敏度分析

高压精馏塔回流比 Ｒ 与理论板数 Ｎ 的关系如

图 ３ 所示ꎮ 由图 ３ 可知ꎬ高压塔回流比 Ｒ 随理论板

数的增加而减少ꎬ当高压塔理论板数 Ｎ<４０ 时ꎬ随着

塔板数的减少ꎬ回流比 Ｒ 急剧增加ꎬ相应热负荷也

会急剧增大ꎻ当理论板数 Ｎ>４０ꎬ理论板数 Ｎ 对回流

比 Ｒ 降低的影响趋于缓和ꎻ尤其当理论板数 Ｎ≥５２ꎬ
单纯增加理论板数对回流比 Ｒ 的降低已不是很明

显ꎬ综合考虑塔高、能耗、分离指标等因素确定理论

板数 Ｎ＝ ５２ꎮ

图 ３　 高压精馏塔回流比与理论板数的关系

回流比 Ｒ 对高压塔顶甲醇、乙醇含量的影响如

图 ４ 所示ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ随着回流比 Ｒ 的增加ꎬ高压

塔顶甲醇质量分数逐渐增大至基本不变ꎬ而乙醇质

量分数正好相反ꎬ呈逐渐减小至基本不变ꎬ当 Ｒ ＝
２􀆰 ５ 时ꎬ塔顶甲醇质量分数达到 ０􀆰 ９９９ ５ꎬ乙醇质量

分数为 ０􀆰 ０１％ꎬ满足分离要求ꎬ所以取回流比 Ｒ≥
２􀆰 ５ꎮ 但回流比 Ｒ 的具体取值还应根据塔顶乙醇含

量及三效精馏工艺流程中负荷匹配来确定ꎮ

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 ４　 回流比对高压精馏塔产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

高压塔进料位置对塔顶甲醇、乙醇含量的影响

见图 ５ꎬ进料位置对再沸器、冷凝器热负荷的影响如

图 ６ 所示ꎮ 随着进料位置的增加ꎬ即进料位置下移ꎬ
由图 ５ 可知塔顶甲醇质量分数先逐渐增大至不变ꎬ
乙醇质量分数先逐渐减小至不变ꎮ 图 ６ 中冷凝器和

再沸器负荷先迅速减小后基本不变ꎮ 考虑到乙醇的

分离指标要求比较苛刻ꎬ经综合分析ꎬ高压塔进料位

置定为第 ４８ 块ꎮ

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 ５　 高压精馏塔进料位置对产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

１—再沸器ꎻ２—冷凝器

图 ６　 高压精馏塔进料位置对再沸器、冷凝器

热负荷的影响

２􀆰 ２􀆰 ４　 加压精馏塔灵敏度分析

加压精馏塔回流比 Ｒ 及进料位置 ＮＦ 对塔顶甲

醇、乙醇质量分数的影响如图 ７ 和图 ８ 所示ꎮ 由

图 ７ 和图 ８ 可知ꎬ二者变化趋势相同ꎬ随着回流比 Ｒ
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增大或进料位置 Ｎ 下移ꎬ塔顶甲醇质量分数逐渐增

大后趋于稳定ꎬ乙醇质量分数逐渐减小后趋于稳定ꎮ
当回流比 Ｒ＝ ２􀆰 ３ 时ꎬ塔顶甲醇质量分数 ０􀆰 ９９９ ８ꎬ乙
醇质量分数 ６􀆰 ０ × １０－５ꎬ达到分离要求ꎮ 进料位置

ＮＦ>４０ 时ꎬ塔顶甲醇质量分数均在 ０􀆰 ９９９ 以上ꎬ乙醇

质量分数均在 ０􀆰 ０１％以下ꎬ满足分离指标要求ꎮ 原

加压精馏塔进料位置为第 ４８ 块ꎬ故不需对进料位置

进行调整ꎮ

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 ７　 加压精馏塔回流比对产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 ８　 加压精馏塔进料位置对产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

２􀆰 ２􀆰 ５　 常压精馏塔灵敏度分析

由图 ２ 的工艺流程可知ꎬ常压精馏塔的作用与

前面两精馏塔的作用一样ꎬ只需塔顶精甲醇指标达

到要求即可ꎬ杂醇由塔釜进入回收塔进行侧采ꎬ这样

常压精馏塔只需考察回流比 Ｒ 及进料位置 ＮＦ 对塔

顶甲醇、乙醇含量的影响即可ꎬ见图 ９ 和图 １０ꎮ 由

图 ９ 和图 １０ 可知ꎬ二者变化趋势相同ꎬ随着回流比

Ｒ 增大或进料位置 Ｎ 下移ꎬ塔顶甲醇质量分数逐渐

增大后趋于稳定ꎬ乙醇质量分数逐渐减小后趋于稳

定ꎮ 当回流比 Ｒ ＝ １􀆰 ８ 时ꎬ 塔顶甲醇质量分数

０􀆰 ９９９ ８ꎬ乙醇质量分数为 ８􀆰 ０×１０－５ꎬ达到分离要求ꎮ
进料位置 ＮＦ>２４ 时ꎬ塔顶甲醇质量分数均在 ０􀆰 ９９９
以上ꎬ乙醇质量分数均在 ０􀆰 ０１％以下ꎬ满足分离指

标要求ꎮ 原常压精馏塔进料位置为第 ４５ 块ꎬ故不需

对进料位置进行调整ꎮ

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 ９　 常压精馏塔进料位置对产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

１—甲醇ꎻ２—乙醇

图 １０　 常压精馏塔回流比对产品中甲醇、乙醇

质量分数的影响

３　 改造效果

甲醇精馏技术改造后ꎬ经过半年的生产运行ꎬ达
到了预期效果ꎬ精甲醇产能 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙

醇质量分数降至 ０􀆰 ０１％以下ꎬ蒸汽耗量降至 ０􀆰 ９０ ｔ / ｔ
以下ꎬ达到 ０􀆰 ８２ ｔ / ｔꎮ 改造前后各塔的运行分析数据

及产品组分的质量分数如表 １、表 ２ 所示ꎮ
表 １　 改造前后各塔的运行分析数据

　
改造前(四塔双效精馏工艺) 改造后(五塔三效精馏工艺)

Ｔ１ ′ Ｔ３ ′ Ｔ４ ′ Ｔ５ ′ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３ Ｔ４ Ｔ５

备注

塔径 / ＤＮ ２９００ ３４００ ４１００ １４００ ２９００ ３０００ ３４００ ４１００ １４００ 　

板层数 　 　 　 　 　 　 　 　 　 　

　 精馏段 １０ ４７ ４４ ２５ １０ ４７ ４７ ４４ ２５ 　

　 提馏段 ２６ ５ １６ １５ ２６ ５ ５ １６ １５ 　

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ７０ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ １􀆰 ６０ ０􀆰 ７０ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ 　
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续表

　
改造前(四塔双效精馏工艺) 改造后(五塔三效精馏工艺)

Ｔ１ ′ Ｔ３ ′ Ｔ４ ′ Ｔ５ ′ Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３ Ｔ４ Ｔ５

备注

塔顶温度 / ℃ ６５􀆰 ９ １２８􀆰 ２ ７０􀆰 ９ ７１􀆰 ３ ６６􀆰 ０ １５８􀆰 ６ １２８􀆰 ２ ７０􀆰 ９ ７１􀆰 ５ 　

塔釜温度 / ℃ ７９􀆰 ０ １３２􀆰 ９ １０５􀆰 ４ １１１􀆰 ４ ７９􀆰 ２ １６３􀆰 ８ １３６􀆰 １ １０６􀆰 １ １１１􀆰 ６ 　

回流比 ０􀆰 ５５ ３􀆰 ２０ ２􀆰 ５０ １０􀆰 ００ ０􀆰 ５５ ２􀆰 ９８ ２􀆰 ３０ １􀆰 ８０ １１􀆰 ００ Ｔ１ꎬＴ１ ′对进料

处理量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９４９１０ １０３１１５ 　

精甲醇采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) — ４３０５８ ４４４６６ ３５０ — ３０７２３ ３１６６２ ３２６８０ ４００ Ｔ５ꎬＴ５ ′为粗醇

侧线采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) — — — ５００ — — — — ５００ 　

冷却水耗量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １４４５􀆰 ７０ １６２􀆰 ６４ ４０４４􀆰 １８ １３７􀆰 ３１ １５７０􀆰 ６８ １３８􀆰 ２７ ２６１􀆰 ３１ ２５６４􀆰 ０９ １６８􀆰 １３ 　

冷却水单耗 / ( ｔ􀅰ｔ－１精甲醇) ６４􀆰 ５８ ４７􀆰 ７０ 不含 Ｔ５ꎬＴ５ ′

蒸汽耗量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １９􀆰 ５２ ８８􀆰 ５９ — ２􀆰 ９３ ２６􀆰 ５５ ５１􀆰 ４９ — — ２􀆰 ７５ 　

蒸汽单耗 / ( ｔ􀅰ｔ－１) １􀆰 ２４ ０􀆰 ８２ 不含 Ｔ５ꎬＴ５ ′

甲醇回收率 / ％ ９９􀆰 ４３ ９９􀆰 ４０ 　

表 ２　 改造前后产品组分的质量分数 ％

组分
改造前(四塔双效精馏工艺) 改造后(五塔三效精馏工艺)

精甲醇 废水 杂醇油 精甲醇 废水 杂醇油

甲醇　 ９９􀆰 ９１６６ ０􀆰 ０４５６ ４１􀆰 ０９０８ ９９􀆰 ９９１２ ０􀆰 ０２１８ ３３􀆰 ２５１０
水　 　 ０􀆰 ０１５９ ９９􀆰 ９５４３ ３８􀆰 ４５３０ ０􀆰 ００３５ ９９􀆰 ９７８１ ３２􀆰 ６９４７
乙醇　 ０􀆰 ０６７５ ０􀆰 ０００１ １６􀆰 ６５９９ ０􀆰 ００５３ ０􀆰 ０００１ ２９􀆰 ９２９７
丙醇　 ０ ０ １􀆰 ４６０１ ０ ０ １􀆰 ５８６４
丁醇　 ０ ０ １􀆰 １６８１ ０ ０ １􀆰 ２６９１
异丁醇 ０ ０ １􀆰 １６８１ ０ ０ １􀆰 ２６９１

由表 １ 可知ꎬ①改造后预精馏塔与回收塔的操

作参数基本没变ꎬ而加压精馏塔与常压精馏塔的操

作参数变化较大ꎬ加压精馏塔回流比由改造前的

３􀆰 ２０ 降低到 ２􀆰 ３０ꎬ常压精馏塔由 ２􀆰 ５０ 降到 １􀆰 ８０ꎬ这
是由于改造前负荷较大ꎬ塔效率降低ꎬ为了保证塔顶

甲醇指标ꎬ不得不加大回流比造成的ꎬ而改造后由于

增加高压精馏塔ꎬ各精馏塔负荷恢复到最佳处理能

力ꎬ回流比也就降低了ꎻ此外ꎬ由于改造后加压精馏

塔塔釜轻组分含量降低ꎬ所以改造后加压精馏塔釜

温度较改造前有所增加ꎮ ②改造后冷却水与蒸汽单

耗均有所降低ꎬ分别降低 ２６􀆰 １４％和 ３３􀆰 ８７％ꎮ ③改

造前后甲醇回收率无明显变化ꎬ这是由于受回收塔

塔径的限制ꎬ回收塔处理能力有限ꎬ塔顶不能产精甲

醇ꎬ加之杂醇油的影响ꎬ只能损失一部分甲醇ꎮ
由表 ２ 可知ꎬ改造后精甲醇质量有明显提升ꎬ精

甲醇中甲醇质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ且乙醇质量分数控

制在 ０􀆰 ０１％以下ꎬ满足下游用户的需求ꎻ回收塔塔

釜废水中甲醇质量分数≤０􀆰 １％ꎬ符合排放标准ꎻ随

着精甲醇指标的提升ꎬ改造后杂醇油中的乙醇含量

明显增加ꎮ

４　 经济效益

甲醇精馏技术改造后经济效益显著ꎬ经核算约

３ ９４４􀆰 ６ 万元 / ａꎮ 主要有以下几方面ꎮ
(１)改造后ꎬ蒸汽单耗降低 ３３􀆰 ８７％ꎬ相当于年

节约蒸汽 ３１􀆰 ９２ 万 ｔꎬ按水蒸汽价格 １００ 元 / ｔ 计ꎬ则
年节约水蒸汽费用 ３ １９２􀆰 ０ 万元ꎮ

(２)改造后ꎬ循环水单耗降低 ２６􀆰 １４％ꎬ相当于

年节约循环水 １ ２８２􀆰 ９ 万 ｔꎬ按循环水价格 ０􀆰 ２ 元 / ｔ
计ꎬ则年节约循环水费用 ２５６􀆰 ６ 万元ꎮ

(３)改造后ꎬ由于高压精馏塔进料泵较改造前

电机功率增加ꎬ同时增加高压精馏塔回流泵ꎬ电机功

率共增加 ２００ ｋＷꎬ年工作时间按 ８ ０００ ｈ 计ꎬ相当于

年增加电耗 １６０ 万 ｋＷｈꎬ按电费价格 ０􀆰 ６５ 元 / ｋＷｈ
计ꎬ则年增加电费用 １０４􀆰 ０ 万元ꎮ

(４)改造后ꎬ精甲醇产量由原来的 ７０ 万 ｔ / ａ 提

高到 ７６ 万 ｔ / ａꎬ年增加 ６ 万 ｔꎬ甲醇效益按 １００ 元 / ｔ
计ꎬ则年新增效益约 ６００􀆰 ０ 万元ꎮ

５　 结论

以节约能量消耗为目标ꎬ运用热集成的基本原

理ꎬ对原甲醇双效精馏工艺进行综合模拟分析ꎬ提出

了甲醇三效精馏新工艺ꎬ并成功应用在 ５０ 万 ｔ / ａ 甲

醇精馏提质增效改造项目中ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２１０ 页)
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掺炼比都较大ꎬ因此ꎬ体相催化剂体积装填比例为

３０％ꎬ并装填在反应器中部ꎬ体相催化剂级配技术表

现出优异的加氢活性ꎮ
上述工业应用结果表明ꎬ根据反应器的反应压

力和处理的原料油性质ꎬ催化剂采用不同的装填比

例和装填位置ꎬ充分地发挥了体相催化剂级配技术

的活性优势ꎬ可以加工处理劣质原料油ꎬ长期生产硫

质量含量小于 １０ μｇ / ｇ 的超低硫柴油产品ꎮ

４　 结论

(１)采用体相催化剂级配技术时ꎬ随着原料油

中二次加工柴油比例的增加ꎬ体相催化剂装填比例

随之增加ꎬ体相催化剂级配技术可发挥良好活性ꎬ生
产超低硫柴油产品ꎮ

(２)采用体相催化剂级配技术时ꎬ反应器的反

应压力影响着级配技术中体相催化剂的装填位置ꎬ
根据反应器的反应压力将体相催化剂装填入恰当的

位置ꎬ可使体相催化剂级配技术更好地发挥活性

优势ꎮ
(３)工业应用表明ꎬ体相催化剂级配技术应用

过程中ꎬ采用体相催化剂装填的研究结果进行反应

器装填ꎬ充分地发挥了体相催化剂级配技术的活性

优势ꎬ不用进行装置改造的情况下ꎬ可长期生产硫质

量含量小于 １０ μｇ / ｇ 的超低硫柴油产品ꎮ
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[１０] 邵志才ꎬ高晓东ꎬ聂红.芳烃对柴油超深度加氢脱硫影响[ Ｊ] .石

油学报:石油加工ꎬ２０１４ꎬ３０(３):３８６－３９０.

[１１] 邵志才ꎬ高晓东ꎬ李皓光ꎬ等.氮化物对柴油深度和超深度加氢

脱硫的影响Ⅰ氮化物含量的影响[ Ｊ] .石油学报:石油加工ꎬ

２００６ꎬ２２(４):１２－１７.■

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０４ 页)
　 　 (１)采用 ＰＲＯⅡ模拟软件对各主要精馏塔进行

了模拟优化ꎬ并得出结论:高压精馏塔理论板数 Ｎ ＝
５２ 层ꎬ回流比 Ｒ≥２􀆰 ５ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４８ꎻ加压精馏

塔回流比 Ｒ＝ ２􀆰 ３ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４８ꎻ常压精馏塔回

流比 Ｒ＝ １􀆰 ８ꎬ进料位置 ＮＦ ＝ ４５ꎮ
(２)甲醇精馏技术改造后ꎬ达到了预期效果ꎬ精

甲醇产量 ２ ３００ ｔ / ｄꎬ合 ７６ 万 ｔ / ａꎬ产品甲醇中乙醇质

量分数降至 ０􀆰 ０１％以下ꎬ冷却水与蒸汽单耗均有所

降低ꎬ分别降低 ２６􀆰 １４％和 ３３􀆰 ８７％ꎮ 改造后经济效

益显著ꎬ经核算约 ７ ８４８􀆰 ５ 万元ꎮ
(３)改造前后甲醇回收率无明显变化ꎬ这是由

于受回收塔塔径的限制ꎬ回收塔处理能力有限ꎬ塔顶

不能产精甲醇造成的ꎬ如果能对回收塔进一步改造ꎬ
相信该工艺在提高甲醇回收率方面会有所突破ꎮ

总之ꎬ甲醇三效精馏工艺以系统内部热集成的

方法减少能量的消耗ꎬ符合现在建设节约型社会的

要求ꎬ有很广阔的应用前景ꎮ
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