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摘要:通过对某 ６０ 万 ｔ / ａ 烷烃脱氢装置丙烯精馏系统进行分析发现ꎬ设计中采用的塔板效率过低是造成塔的操作能耗偏

高的主要原因ꎮ 选取塔板效率 ９５％ꎬ通过 ＰＲＯＩＩ 软件对此精馏塔进行模拟ꎬ在实际塔板数不变的情况下ꎬ回流比可降低至
１８􀆰 ７６ꎬ塔顶和塔釜热负荷可分别降低至－４２８􀆰 ０ ＭｋＪ / ｈ、４３７􀆰 ２ ＭｋＪ / ｈꎮ 在此基础上对温水系统进行改进ꎬ可取得节省 ２ ７７２􀆰 ４ 万
元投资和节省操作费用 ７６８ 万元 / ａ 的效果ꎬ同时简化了操作流程ꎮ
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　 　 丙烯精馏塔是烷烃脱氢装置中的关键设备ꎮ 由

于脱氢反应单程转化率较低ꎬ丙烯精馏塔进料中丙

烯含量低ꎬ丙烯 /丙烷相对挥发度小ꎬ故该塔具有塔

板多、回流比大、能耗高等特点ꎮ 在某 ６０ 万 ｔ / ａ 烷

烃脱氢装置中ꎬ为降低能耗ꎬ流程中设置了低位热回

收系统(温水系统)ꎬ将回收的热量作为塔釜热源ꎮ
但此系统在增加投资和操作复杂性的同时ꎬ却未必

能起到节能降耗的效果ꎮ 本文中通过模拟软件对丙

烯精馏塔进行模拟与优化ꎬ在此基础上对温水换热

网络进行分析ꎬ提出优化方案ꎬ并从投资及操作费用

方面对其效果进行分析与对比ꎮ

１　 丙烯精馏系统介绍

１􀆰 １　 流程简介

某工艺烷烃脱氢装置中ꎬ丙烯精馏塔采用双塔

串联操作ꎬ流程如图 １ 所示ꎬ从上游脱乙烷塔来的进

１—温水缓冲罐ꎻ２—温水循环泵ꎻ３—温水冷却器ꎻ４—压缩机入口冷却器ꎻ５———段冷却器ꎻ６—二段冷却器ꎻ

７—三段冷却器ꎻ８—反应器抽真空冷却器ꎻ９—温水再沸器ꎻ１０—再沸器 １＃ꎻ１１—再沸器 ２＃ꎻ１２—丙烯精馏塔 １＃ꎻ

１３—丙烯精馏塔 ２＃ꎻ１４—精馏塔中间泵ꎻ１５—塔顶冷凝器ꎻ１６—回流罐ꎻ１７—回流泵

图 １　 丙烯精馏系统流程
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料进入一塔ꎬ经分离后塔顶得到高纯丙烯产品ꎬ塔釜

丙烷则循环回反应单元ꎮ 塔釜热源大部分来自低压

蒸汽ꎬ其余部分由热温水提供ꎬ温水系统为闭路循环

系统ꎬ用于回收产品气压缩机段间和反应器抽真空

出口气体中的低位热(１１０~１２０℃)ꎮ 温水缓冲罐中

的冷温水(６８℃)通过温水泵送至各换热器ꎬ回收热

量后的热温水(温度约 ７５℃)作为热源送至丙烯精

馏塔再沸器ꎻ温水回路设有旁路ꎬ通过循环水除去系

统中多余的热量ꎬ以调节热平衡ꎮ
１􀆰 ２　 进料组成及分离要求

丙烯精馏塔进料组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 进料组成及流量

项目 数值

组成(质量分数) 　

　 乙烯 / １０－６ ≤１０

　 乙烷 / １０－６ ≤８０

　 丙烯 / ％ ４０􀆰 ８

　 丙烷 / ％ ５７􀆰 ０

　 Ｃ４＋ / ％ ２􀆰 ２

流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １７９􀆰 １

分离要求:①塔顶丙烯质量分数≥９９􀆰 ６％ꎻ②塔

底丙烯质量分数 １􀆰 ５％~３􀆰 ０％ꎮ
１􀆰 ３　 原设计塔操作参数

原设计丙烯精馏塔操作参数如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 丙烯精馏塔操作参数

操作参数 数值

塔顶压力 / ＭＰａ １􀆰 ８３

塔顶温度 / ℃ ４７

塔釜压力 / ＭＰａ ２􀆰 ０

塔釜温度 / ℃ ６０

回流比 ２１􀆰 ８

塔顶丙烯产量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７５

塔底再沸器负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) ５０１􀆰 ８

塔顶冷凝器负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) －４９３􀆰 ２

实际板数 / 块 ２９０

从表 ２ 可知ꎬ该丙烯精馏塔回流比较大ꎬ塔顶冷

凝器与塔底再沸器热负荷较高ꎬ而塔板效率仅有

７４􀆰 ５％ꎬ而对于丙烯精馏系统ꎬ工业中应用的塔板效

率远高于此ꎮ

１􀆰 ４　 塔釜热量来源

表 ３ 列出了塔釜热量的主要来源ꎬ原设计中塔

釜所需的总热量为 ５０１􀆰 ８ ＧＪ / ｈꎬ其中低压蒸汽提供

８０􀆰 ３％的热源ꎬ剩余的热量由温水系统回收的热量

提供ꎮ 温水系统共回收 １６７􀆰 ２ ＧＪ / ｈ 热量ꎬ除提供塔

釜所需的 ９８􀆰 ８ ＧＪ / ｈ 热量外ꎬ剩余的热量在温水冷

却器中由循环水带走ꎮ 在温水系统中ꎬ温水冷却器

起到调节系统热平衡的作用ꎮ
表 ３　 塔釜热量来源

设备名称 热负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) 公用介质

塔底再沸器 　 　

　 温水再沸器 ９８􀆰 ８３ 热温水

　 再沸器 １＃ １３８􀆰 ５１ 低压蒸汽

　 再沸器 ２＃ ２６４􀆰 ５１ 低压蒸汽

　 小计 ５０１􀆰 ８４ 　

温水系统回收热量 　 　

　 压缩机入口冷却器 ３２􀆰 ３３ 冷温水

　 一段冷却器 ５２􀆰 ９７ 冷温水

　 二段冷却器 １８􀆰 ５７ 冷温水

　 三段冷却器 １５􀆰 ５４ 冷温水

　 反应器抽真空冷却器 ４７􀆰 ８３ 冷温水

　 小计 １６７􀆰 ２４ 　

富余热量 　 　

　 温水冷却器 －６８􀆰 ４１ 循环水

１􀆰 ５　 存在问题

从表观来看ꎬ温水系统回收了大量的低位热作

为塔釜热源ꎬ可节约低压蒸汽和用于冷却低位热的

循环水消耗ꎬ起到节能降耗的效果ꎮ 但结合塔板效

率综合来看ꎬ此精馏系统的设计存在着许多不足之

处ꎮ 原设计中丙烯精馏塔塔板效率选取过于保守ꎬ
仅有 ７４􀆰 ５％ꎬ而对于丙烯－丙烷分离系统ꎬ实际塔板

分离效率可达 ９５％ꎬ甚至高达 １００％[１－３]ꎮ 在保持实

际塔板数不变的情况下ꎬ如采用高效塔板ꎬ理论板数

可增加ꎬ在相同的分离要求下ꎬ塔的回流比可减少ꎬ
塔釜和塔顶热负荷也可相应减少ꎮ 在此情况下ꎬ过
量的热量输入精馏塔无非是将温水回收的热量转

移ꎬ最终仍需在塔顶冷凝器和温水冷却器中通过循

环水移除ꎬ未必能带来节能的效果ꎮ 相反ꎬ温水系统

的设置反而会增加设备和管道的投资ꎬ并给操作带

来一定的复杂性ꎮ

􀅰８１２􀅰



２０２３ 年 ３ 月 高海见:低碳烷烃脱氢丙烯精馏系统优化设计

２　 丙烯精馏系统优化

根据以上分析可知丙烯精馏塔和温水系统存在

不足之处ꎬ具有一定的优化余地ꎮ 本文中结合塔板

效率ꎬ优化塔的设计ꎬ在维持实际塔板数和分离要求

下ꎬ降低回流比ꎬ减少塔顶、塔底负荷ꎮ 并在优化塔

的设计基础上ꎬ对温水系统进行分析与改进ꎮ
２􀆰 １　 塔的设计优化

为便于定量分析塔的操作条件ꎬ采用 ＳＩＭＳＣＩ 公
司的 ＰＲＯＩＩ １０􀆰 ０ 软件ꎬ并选用 ＳＲＫ 热力学方法对

丙烯精馏塔进行模拟[４－５]ꎮ 在维持实际塔板数不变

的情况下ꎬ如按照塔板效率 ９５％ (即理论板数为

２７７ 块)、回流比 ２１􀆰 ８ 对该塔进行重新核算ꎬ塔顶丙

烯质量分数可达 ９９􀆰 ９％ꎬ高于分离要求 ０􀆰 ３％ꎻ如将

塔顶丙烯质量分数调整至 ９９􀆰 ６％ꎬ则回流比仅需要

１８􀆰 ７６ꎬ塔顶负荷、塔底负荷分别为 － ４２８􀆰 ０、４３７􀆰 ２
ＧＪ / ｈꎬ比原设计减少 １３􀆰 ２％、１２􀆰 ９％ꎬ原设计和优化

后的丙烯精馏塔方案对比详见表 ４ꎮ 可见ꎬ采用高

效塔板可减少塔釜热量的输入ꎮ

表 ４　 丙烯精馏塔方案对比

操作参数
原设计

低塔板效率 高塔板效率

优化

方案

塔顶丙烯质量分数 / ％ ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ９ ９９􀆰 ６

理论板数 / 块 ２１８ ２７７ ２７７

实际板数 / 块 ２９０ ２９０ ２９０

塔板效率 / ％ ７４􀆰 ５ ９５ ９５

回流比 ２１􀆰 ８ ２１􀆰 ８ １８􀆰 ８

再沸器负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) ５０１􀆰 ８ ５０１􀆰 ８ ４３７􀆰 ２

冷凝器负荷 / (ＧＪ􀅰ｈ－１) －４９３􀆰 ２ －４９３􀆰 ２ －４２８

２􀆰 ２　 温水系统优化

从以上对塔的分析结果来看ꎬ优化后的塔釜需

要 ４３７􀆰 ２ ＧＪ / ｈꎬ２ 台低压蒸汽再沸器和回收反应器

抽真空气体中的热量(共 ４５０􀆰 ８ ＧＪ / ｈ)即可满足要

求ꎬ无需再回收产品压缩机段间的低位热ꎬ取而代之

的是采用循环水直接冷却此部分低位热ꎬ流程简图

见图 ２ꎮ

１—温水缓冲罐ꎻ２—温水循环泵ꎻ３—温水冷却器ꎻ４—压缩机入口冷却器ꎻ５———段冷却器ꎻ６—二段冷却器ꎻ

７—三段冷却器ꎻ８—反应器抽真空冷却器ꎻ９—温水再沸器ꎻ１０—再沸器 １＃ꎻ１１—再沸器 ２＃ꎻ１２—丙烯精馏塔 １＃ꎻ

１３—丙烯精馏塔 ２＃ꎻ１４—精馏塔中间泵ꎻ１５—塔顶冷凝器ꎻ１６—回流罐ꎻ１７—回流泵ꎮ

图 ２　 优化后丙烯精馏系统流程

３　 优化效果分析

３􀆰 １　 公用工程及能耗对比

根据计算ꎬ原设计和优化方案的公用工程消耗

情况如表 ５ 所示ꎮ
从表 ５ 可以看出ꎬ与原设计相比ꎬ优化方案电和循

环水消耗分别减少了 ５８５􀆰 ７ ｋＷｈ 和 １ ８７４􀆰 ９ ｍ３ / ｈ[６－８]ꎮ

　 　 　 　 　 　 　表 ５　 公用工程消耗对比

项目 优化前 优化后 增量

电耗量 / ｋＷｈ 　 　 　

　 温水循环泵 ４４２􀆰 ４ １２６􀆰 ５ －３１５􀆰 ９

　 塔顶回流泵 １０４７􀆰 ４ ９００􀆰 ８ －１４６􀆰 ６

　 精馏塔中间泵 ８７９􀆰 ６ ７５６􀆰 ５ －１２３􀆰 １

　 小计 ２３６９􀆰 ４ １７８３􀆰 ７ －５８５􀆰 ７

􀅰９１２􀅰
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续表

项目 优化前 优化后 增量

循环水消耗量(ΔＴ＝ １０℃) / (ｍ３􀅰ｈ－１) 　 　 　

　 塔顶冷凝器 １１８６７ １０２９６􀆰 ５ －１５７０􀆰 ５

　 温水冷却器 ３１８５ ６３５􀆰 ７ －２５４９􀆰 ３

　 压缩机段间冷却器 ０ ２２４５􀆰 ０ ２２４５􀆰 ０

　 小计 １５０５２ １３１７７􀆰 １ －１８７４􀆰 ９

按照 ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６«石油化工设计能耗计算标

准» 对能耗进行折算ꎬ 优化后流程可降低能耗

１４ ２３４􀆰 １ ＭＪ / ｈꎮ 年节约操作费用约 ７６８ 万元[９]ꎮ
３􀆰 ２　 设备及管道投资

丙烯精馏系统经优化后ꎬ设备数量、规格及投资

变化情况如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 设备数量及投资对比

设备

设备数量 / 台

原方案
优化

方案

设备规格

变化 / ％

投资

节约 /
万元

换热器 　 　 (换热面积减少) 　

　 压缩机入口冷却器 ３ ３ ３９􀆰 ７ ２２３􀆰 ４

　 一段冷却器 ３ ３ ５２􀆰 ０ ３４６􀆰 ５

　 二段冷却器 １ １ ７７􀆰 ５ ８５􀆰 ９

　 三段冷却器 １ １ ７８􀆰 ３ ５３􀆰 ３

　 反应器抽真空冷却器 １ １ — ０􀆰 ０

　 温水冷却器 ４(３ 开

１ 备)
２(１ 开

１ 备)
８０􀆰 ０ １７９􀆰 ８

　 温水再沸器 １ １ ６５􀆰 ４ １８６􀆰 ８

　 再沸器 １＃ １ １ — ０􀆰 ０

　 再沸器 ２＃ １ １ — ０􀆰 ０

　 塔顶冷凝器 ４ ４ １３􀆰 ２ ２２４􀆰 ４

机泵 　 　 (功率减少) 　

　 温水循环泵 ３(２ 开

１ 备)
２(１ 开

１ 备)
７１􀆰 ４ ７６􀆰 ０

　 精馏塔中间泵 ３ ３ １３􀆰 ９ １９８􀆰 ８

　 回流泵 ３ ３ １３􀆰 ９ ２３２􀆰 １

罐 　 　 (罐容减少) 　

　 回流罐 １ １ １３􀆰 ９ ６３􀆰 ６

　 温水缓冲罐 １ １ ７１􀆰 ４ ６７􀆰 ５

塔 　 　 (塔径减少) 　

　 丙烯精馏塔 １＃ １ １ ７􀆰 ０ ３２４􀆰 ３

　 丙烯精馏塔 ２＃ １ １ ７􀆰 ０ ２７３􀆰 ９

合计设备数量 ３３ ３０ 　 　

合计节省设备投资 　 　 　 ２５３６􀆰 ４

从表 ６ 可以看出ꎬ经优化后ꎬ系统内的换热器面

积、机泵功率、罐及塔器规格均有所减小ꎬ部分设备

数量由原来的 ３３ 台减少至 ３０ 台ꎬ设备投资共节省

约 ２ ５３６􀆰 ４ 万元ꎮ 此外ꎬ管道、管件及仪表费用可节

约 ２３６ 万元ꎮ 可见ꎬ优化方案可节约的投资费用十

分可观ꎮ
３􀆰 ３　 其他

优化方案除节约操作成本、投资费用外ꎬ还具有

以下优点ꎮ
(１)丙烯精馏塔回流比的降低ꎬ可减少塔中碳

三的蒸发与冷凝量ꎬ减少系统中的能耗损失ꎮ
(２)直接采用循环水用作压缩机段间冷却介

质ꎬ可提高产品压缩机运行的稳定性ꎮ
(３)经优化后ꎬ产品压缩机与精馏塔之间不再

通过温水进行热量传递ꎬ二者之间操作也不再相互

影响ꎮ
(４)简化温水系统流程ꎬ减少温水的循环量ꎬ降

低温水控制系统的复杂性ꎮ

４　 结论

(１)在维持实际塔板数不变的情况下ꎬ如采用

高效塔板ꎬ回流比可由 ２１􀆰 ８ 降低至 １８􀆰 ７６ꎬ塔釜和

塔顶冷凝器负荷可降低至 ４３７􀆰 ２ ＧＪ / ｈ 和－ ４２８􀆰 ０
ＧＪ / ｈꎮ

(２)经优化后ꎬ温水系统可减少热量回收ꎬ产品

压缩机段间可直接采用循环水冷却ꎮ 设备、管道及

仪表投资可节约 ２ ７７２􀆰 ４ 万元ꎮ
(３)经优化后的精馏系统共可减少电和循环水

消耗 ５８５􀆰 ７ ｋＷｈ 和 １ ８７４􀆰 ９ ｍ３ / ｈꎬ年节约操作费用

约 ７６８ 万元ꎮ
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