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蒸气透平驱动的丙烯热泵精馏系统优化
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摘要:为了节能某丙烷脱氢(ＰＤＨ)装置的丙烯－丙烷分离塔采用了热泵精馏工艺ꎬ使用二级抽汽凝汽式透平驱动热泵ꎬ透

平进口蒸气压力为 ９􀆰 ９ ＭＰａꎬ抽取部分 ４􀆰 １ ＭＰａ 蒸气ꎬ其余蒸气做功后冷凝回收冷凝水ꎬ冷凝压力为 ０􀆰 ０１３ ３ ＭＰａꎬ运行过程中

存在蒸气费用高的问题ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立了热泵精馏工艺模型ꎬ系统考察了塔板数、回流比以及进料位置等关键操作参数

对再沸器热负荷的影响ꎬ确定了最优工艺条件ꎬ并给出了热泵驱动系统的年总操作成本(ＡＯＣ)ꎮ 以 ＡＯＣ 为评价指标ꎬ针对热泵

系统的驱动单元提出了 ３ 种不同的优化方案ꎬ并与当前工艺进行对比分析ꎮ 结果表明ꎬ抽取 ２５ ｔ / ｈ 的 ４􀆰 １ ＭＰａ 蒸气、排出

１􀆰 １ ＭＰａ 蒸气的抽汽背压式透平方案具有最佳经济性ꎬ可使 ＡＯＣ 降低至 ９ ９５５ 万元 / ａꎬ相较于现装置抽汽凝汽式透平节省

７ ３９７ 万元 / ａꎬ降幅达 ４２􀆰 ６％ꎬ为 ＰＤＨ 装置节能降耗与增效运行改造提供依据ꎮ
关键词:丙烯－丙烷分离ꎻ热泵精馏ꎻ蒸气透平ꎻ过程优化ꎻ节能
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　 　 丙烯作为一种基础化学工业原料ꎬ应用极为广

泛ꎬ是生产聚丙烯、环氧丙烷、丙烯腈、丙烯醛、苯酚、
丁辛醇、丙酮和各种高价值化学品、中间体的基本原

料[１－２]ꎮ ２０１６—２０２０ 年ꎬ全球丙烯新增产能近 ２ ５００
万 ｔ / ａꎬ较 ２０１１—２０１５ 年新增产能近 ４０％ꎻ２０２１—
０２３ 年新增产能超 １ ９００ 万 ｔ / ａꎬ全球丙烯产能扩张

规模空前[３]ꎮ 丙烯主要有石油蒸气裂化、重质油催

化裂化 ( ＦＣＣ)、甲醇制丙烯 ( ＭＴＰ ) 和丙烷脱氢

(ＰＤＨ) 等生产工艺[４－６]ꎮ 其中ꎬ 丙烷脱氢工艺

(ＰＤＨ)以低成本、高效性和对丙烯的高选择性脱颖

而出ꎮ 据统计ꎬ目前全球约有 ２７％的丙烯来自 ＰＤＨ
工艺[７－９]ꎮ

当今 ＰＤＨ 工艺产业化的主要有 Ｏｌｅｆｌｅｘ 和 Ｃａｔｏｆｉｎ
２ 大技术路线ꎬ某工厂 ＰＤＨ 装置采用的是 ＵＯＰ 公

司的 Ｏｌｅｆｌｅｘ 工艺ꎬ该工艺采用移动床反应器与催化

剂连续再生技术[１０]ꎮ 无论采用哪种 ＰＤＨ 工艺ꎬ丙
烯－丙烷分离都是不可避免的重要环节ꎬ丙烷、丙烯

物理性质相似ꎬ常温常压下它们的沸点分别为

－４７􀆰 ６、－４２􀆰 １℃ꎬ相对挥发度很小ꎬ采用传统精馏方

式回流比大ꎬ能耗成本难以承受ꎬ普遍采用热泵技术

􀅰３３２􀅰
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降低能耗ꎮ
关于热泵精馏工艺的研究甚多ꎬ Ａｂｏｌｇｈａｓｅｍ

等[１１]提出底部闪蒸热泵精馏工艺ꎬ并应用在异丁

烷 /正丁烷分离领域ꎬ 实现了年总成本节约达

１９􀆰 ０％的显著效果ꎮ Ｌｉ 等[１２] 构建了一种包含 ５ 种

常见热泵配置的热泵超结构 ( ＨＰＳ) 方法ꎮ Ｇａｏ
等[１３] 提 出 了 一 种 结 合 机 械 蒸 气 再 压 缩 热 泵

(ＭＶＲＨＰ)与双效蒸馏(ＭＥＤ)的耦合分离系统ꎬ比
常规精馏降低了 ４７􀆰 ７６％的 ＴＡＣꎮ 这些成果表明ꎬ
热泵精馏技术在节能降耗方面具有巨大潜力ꎬ热泵

精馏在丙烯－丙烷分离体系中的研究也很多ꎬ李金

弢[１４]研究发现在丙烯－丙烷分离体系中热泵精馏相

比于常规精馏能节省能耗 ３４􀆰 １％ꎮ 赵建章等[１５] 研

究了 ７ 种不同压力下 Ａ 型热泵精馏的稳态模拟ꎮ
高桐[１６]对 ３ 种不同的蒸气加压式热泵精馏方式进

行模拟研究ꎬ发现采用塔釜液体闪蒸再沸式热泵精

馏的节能效率最高ꎮ 然而ꎬ当前研究多集中于热泵

循环本身与精馏塔的集成优化ꎬ对热泵驱动单元的

能耗特性与系统整合研究仍相对薄弱ꎮ 方智聪

等[１７]提出了汽电动力混合热泵系统可有效节约能

源ꎬ但商业化难度较高ꎮ 基于此ꎬ以某工厂 ＰＤＨ 装

置中丙烯－丙烷分离系统为研究对象ꎬ依托 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 软件建立热泵精馏流程模型ꎬ对丙烯－丙烷分

离塔的关键操作参数进行优化ꎮ 在此基础上将优化

重点扩展至热泵的驱动侧蒸气透平系统ꎬ以年度操

作成本(ＡＯＣ)为综合评价指标ꎬ将不同透平驱动方

案与现装置实际 ＡＯＣ 进行对比分析得出最佳方案ꎬ
为装置节能改造提供参考ꎮ

１　 丙烷脱氢制丙烯 Ｏｌｅｆｌｅｘ 工艺简介

１􀆰 １　 化学反应

丙烷脱氢主反应如式(１)所示ꎬ丙烷脱氢生成

丙烯ꎬ高度吸热的同时伴随着体积膨胀ꎮ Ｏｌｅｆｌｅｘ 工

艺采用移动床反应器和催化剂连续再生技术ꎬ催化

剂持续在反应器和再生器之间缓慢流动ꎬ采用相对

较低的操作温度抑制裂解、聚合及深度脱氢结焦等

副反应ꎬ具有操作平稳、催化剂失活慢、丙烯选择性

高等优点ꎮ 尽管选择性较高ꎬ但仍有少量的脱氢反

应生成丙二烯或丙炔ꎬ裂解反应生成甲烷、乙烷、乙
烯ꎬ聚合反应生成重组分ꎬ丙烯选择性大约为 ８５％ꎮ
高选择性的同时必然伴随着低单程转化率ꎬ约为

３４％ꎬ反应器出口物流含有大量未反应的丙烷ꎬ高
效分离以实现丙烯提纯和丙烷循环成为丙烷脱氢

装置中重要工序ꎬ对于提升 ＰＤＨ 的整体能效至关

重要[１８] ꎮ
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１􀆰 ２　 丙烯－丙烷热泵精馏分离工艺

某工厂丙烷脱氢装置原料为外购丙烷ꎬ设计开

工时数 ８ ０００ ｈꎬ年产 ７５ 万 ｔ 丙烯产品ꎮ 由储藏库来

的丙烷原料经过预处理、选择性加氢、脱重塔脱除重

组分后ꎬ经脱氢工序、脱乙烷工序进入核心产品精制

单元丙烯－丙烷分离塔ꎮ 如图 １ 所示ꎬ丙烷丙烯分

离采用的是塔顶直接压缩式热泵精馏工艺ꎬ主要由

丙烯－丙烷分离塔(Ｐ －Ｐ 塔)、热泵压缩机入口罐

(Ｄｒｕｍ)、热泵压缩机(Ｃｏｍｐ)３ 部分构成ꎮ Ｐ －Ｐ 塔

设置 １８５ 层实际塔盘ꎬ待分离物料与 Ｐ－Ｐ 塔塔底物

料换热后由 １２７ 层塔盘进料ꎮ Ｃｏｍｐ 由抽汽凝汽式

透平( ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ ｃｏｎｄｅｎｓｉｏｎ ｓｔｅａｍ ｔｕｒｂｉｎｅꎬＥＣＳＴ) 驱

动ꎮ Ｐ－Ｐ 塔的塔顶气相丙烯进入 Ｄｒｕｍꎬ经过 Ｃｏｍｐ
一段压缩ꎬ一路送至 Ｐ－Ｐ 塔塔底作为再沸器热源ꎬ
释放潜热冷凝后回流至 Ｐ－Ｐ 塔塔顶ꎻ另一路经二段

压缩后为脱重塔塔底再沸提供热量ꎬ实现能量的系

图 １　 丙烯－丙烷热泵精馏工艺流程
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统集成 (图 １ 中再沸器简化为 Ｅ３)ꎬ冷凝后返回

Ｄｒｕｍ 罐ꎮ 罐中的液体一路回流至 Ｐ －Ｐ 塔ꎬ一路作

为产品输出ꎮ
１􀆰 ３　 热泵驱动侧抽汽凝汽式透平系统

图 ２ 为图 １ 中所示的抽汽凝汽式透平(ＥＣＳＴ)
的具体工艺流程ꎬ该透平以 ９􀆰 ９ ＭＰａ 高压蒸气 Ｓ９８
作为驱动动力源ꎬ在 Ｂ１ 高压缸膨胀做功后从中段

抽出流量为 ６７􀆰 ７ ｔ / ｈ 的 ４􀆰 １ ＭＰａ 蒸气 Ｓ４０ꎬ供本装

置使用 ２５ ｔ / ｈꎬ余量 ４２􀆰 ７ ｔ / ｈ 送至园区管网外售ꎮ
其余 ６１􀆰 ２ ｔ / ｈ 蒸气在 Ｂ２ 低压缸继续做功ꎬ排出压

力为 ０􀆰 ０１３ ３ ＭＰａ 的负压乏汽进入表面冷凝器 Ｈ 冷

凝ꎬ所用循环水流量为 ２ ７００ ｔ / ｈꎬ冷凝液输送至园

区凝液回收管网ꎬ未产生回收效益ꎮ 现行抽汽凝汽

式透平通过抽汽实现了部分能量的梯级利用ꎬ并依

托真空冷凝条件提高焓降ꎬ提高了热效率ꎬ但乏气冷

凝过程会释放巨大的冷凝潜热ꎬ这部分能量未被有

效利用ꎬ同时冷凝过程消耗大量循环水ꎬ导致装置能

耗与运营成本较高ꎬ存在显著的优化空间ꎮ

图 ２　 抽汽凝汽式透平工艺流程

２　 现工艺模拟优化与年度操作费用(ＡＯＣ)

２􀆰 １　 热力学模型的选择

研究涉及的物质主要为丙烷和丙烯ꎬ属于典型

的非极性轻烃体系ꎮ Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂ 状态方程能够准确

预测非极性至弱极性混合物的热力学性质ꎬ适用于

烃类及轻气体体系的气液平衡计算ꎬ并且在高压条

件下仍能保持良好的计算精度[１９]ꎮ 故选取 Ｐｅｎｇ－
Ｒｏｂ 方程作为本研究流程模拟中气液平衡计算的热

力学方法ꎮ
２􀆰 ２　 热泵精馏流程模拟

根据表 １ 进料组成、表 ２ 操作条件等基础数据ꎬ
采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件搭建了丙烷－丙烯分离热泵精

馏的工艺模拟流程ꎬ如图 ３ 所示ꎮ Ｐ－Ｐ 代表丙烷丙

烯分离塔ꎻ从精馏塔的第二块塔板引出虚拟流股

Ｓ２１ 代表塔顶气相出料ꎬ对 Ｓ２１ 进行热泵加压为塔

底提供换热ꎻＣＯＭＰ１ 表示一段压缩ꎬＣＯＭＰ２ 表示二

段压缩ꎻ虚拟流股 Ｓ１１ 表示再沸器入口物流ꎬＥ２ 为

塔底再沸器ꎬ其热负荷通过设计规定实现与 Ｅ１０４
热负荷相等ꎬ以此来表示热泵压缩机一段压缩出料

作为 Ｐ－Ｐ 塔塔底再沸器热源ꎮ 使用设计规定调节

回流比使 Ｐ － Ｐ 塔塔顶丙烯产品 Ｓ１７ 纯度等于

９９􀆰 ６％ꎬ以满足产品质量要求ꎮ Ｅ３ 为二段压缩出料

为脱重塔再沸器提供部分热源的换热器ꎬ以省略脱

重塔ꎬ简化模拟流程ꎮ 能流 Ｓ２２ 表示塔底物流为进

料流股冷却提供的冷量ꎮ
表 １　 原料组成

编号 组分 摩尔分数 / ％ 编号 组分 摩尔分数 / ％

１ 丙烯 ３０

２ 丙烷 ６８

３ 异丁烷 １􀆰 ８３

４ 异丁烯 ４􀆰 ７×１０－２

５ 正丁烷 １􀆰 ４×１０－２

６ 苯 ４􀆰 ７×１０－２

７ 丁二烯 ６􀆰 ２×１０－３

表 ２　 操作条件

编号 项目 数值

１ 进料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ７４４１

２ 进料温度 / ℃ １８

３ 进料压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８５

４ 进料位置 １２７

５ 塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８

６ 塔顶出料量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５３２１２

７ 塔釜采出量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５１５４

８ 塔顶回流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５０９８３

９ 塔顶温度 / ℃ １０

１０ 塔底温度 / ℃ ２２

１１ 实际塔板数 １８５

１２ 塔板效率 ０􀆰 ６８６４

１３ 回流比 ２２

１４ 塔顶丙烯摩尔分数 / ％ ９９􀆰 ６

１５ 压缩机等熵效率 ０􀆰 ９

１６ 压缩机机械效率 ０􀆰 ９

１７ 一段排气压力 / ＭＰａ １􀆰 ３５

１８ 一段排气温度 / ℃ ３８

１９ 二段排气压力 / ＭＰａ ２􀆰 ８７

２０ 二段排气温度℃ ８２

　 　 注:文中所有压力单位均为绝压ꎬ后文不再重复说明ꎮ

表 ３ 给出了模拟得到的工艺参数和流股信息ꎬ
包括塔顶塔底的丙烷、丙烯纯度以及回流量ꎬ并将模

拟数据与现场数据进行比较ꎬ符合良好ꎬ证明模拟的

准确性ꎮ
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图 ３　 丙烷－丙烯分离热泵精馏工艺模拟流程

表 ３　 模拟结果与实际运行数据比较

项目 实际值 模拟值 误差

塔顶丙烯 / ％ ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ６ ０

塔底丙烷 / ％ ９８􀆰 ００ ９８􀆰 ０９ ０􀆰 ０９％

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７９ ０􀆰 ７９ —

塔底压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８８ ０􀆰 ８８ —

塔顶温度 / ℃ １０􀆰 ００ １０􀆰 ５５ —

塔底温度 / ℃ ２２􀆰 ０８ ２２􀆰 ０５ —

回流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５０９８３ ５１０１３ ０􀆰 ０５８％

２􀆰 ３　 抽汽凝汽式透平模拟和 ＡＯＣ 计算

工业园区所涉及到的各项公用工程规格与价格

如表 ４ 所示ꎬ该数据作为后续操作成本计算的基准ꎮ
根据 ＰＤＨ 装置实际运行的 Ｓ９８ 消耗量、Ｓ４０ 抽

出量以及循环水用量ꎬ对抽汽凝汽式透平流程进行

模拟ꎬ见图 ４ꎮ 以 Ｓ９８ 为驱动力ꎬ抽出的 Ｓ４０ 有 ２５ ｔ / ｈ
供 ＰＤＨ 装置使用ꎬ余量外售ꎬ乏汽 ＬＶＰＳ 使用循环

水进行冷凝ꎮ 采用年度操作费用( ａｎｎｕａｌ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ

　 　 　 　 　 　 　表 ４　 公用工程规格与价格

公用工程 含义 价格 / (元􀅰ｔ－１)

Ｓ９８ ９􀆰 ９ ＭＰａ 蒸气 ２３０􀆰 ４３

Ｓ４０ ４􀆰 １ ＭＰａ 蒸气 ２０１􀆰 ７４

Ｓ１０ １􀆰 １ ＭＰａ 蒸气 １８８􀆰 ８３

Ｓ４ ０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸气 １１６􀆰 ６９

循环水 — 　 ０􀆰 ２２

工业用电 — ０􀆰 ５ 元 / ｋＷｈ

ｃｏｓｔꎬＡＯＣ)作为经济评价指标ꎬ现有抽汽凝汽式透

平 ＡＯＣ 计算见式(２)ꎬ涵盖公用工程消耗与蒸气副

产品收益ꎮ 年操作时间按 ８ ０００ ｈ 计算ꎮ
ＡＯＣ ＝ [Ｐ１ × ＦＳ９８ － Ｐ２ × (ＦＳ４０ － Ｆｍ) ＋

Ｐｃｗ × Ｆｃｗ] × ８ ０００ (２)

式中ꎬＰ１ 为 Ｓ９８ 单价ꎻＦＳ９８为 Ｓ９８ 消耗量ꎬｔ / ｈꎻＰ２ 为

Ｓ４０ 单价ꎻＦＳ４０为抽出的 Ｓ４０ 总量ꎬｔ / ｈꎻＦｍ 为装置内

部所需 Ｓ４０ 量ꎬ２５ ｔ / ｈꎻＰｃｗ为循环水单价ꎻＦｃｗ为循环

水消耗量ꎬｔ / ｈꎮ

图 ４　 抽汽凝汽式透平模拟流程
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　 　 根据式(２)计算得到抽汽凝汽式透平 ＡＯＣ 为

１７ ３５２ 万元 / ａꎬ各项公用工程成本与收入见表 ５ꎮ
ＡＯＣ 高的根源在于ꎬ乏汽的巨大冷凝潜热在凝汽器

中传递给循环冷却水ꎬ造成巨大浪费ꎮ 且为了带走

被浪费的 ５９ ７１６ ｋＷ 的冷凝潜热ꎬ需要配备庞大的

冷却系统ꎬ造成了冷却水的消耗ꎬ能量和成本开销

巨大ꎮ
表 ５　 抽汽凝汽式透平 ＡＯＣ

项目 用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ＡＯＣ / (万元􀅰ａ－１)

Ｓ９８ １２８􀆰 ９１７ ２３７６５

外卖 Ｓ４０ ４２􀆰 ６８１ －６８８８

循环水 ２７００􀆰 ０００ ４７５

总计 — １７３５２

３　 丙烷丙烯分离塔优化

３􀆰 １　 进料位置的优化

在实际塔板数 １８５ 块、板效率 ０􀆰 ６８６ ４ 的装置

模拟工艺流程中ꎬ系统考察了热泵精馏塔进料位置

与回流比、再沸器热负荷的变化关系ꎮ 如图 ５ 所示ꎬ
进料位置与回流比、再沸器热负荷之间呈明显的倒

“Ｕ”型关系ꎮ 当物料从第 １３０ 层塔板引入时ꎬ系统

达到最优操作点ꎮ 此时ꎬ在满足设计要求即丙烯产

品纯度大于 ９９􀆰 ６％的前提下ꎬ回流比降为 ２１􀆰 ８ꎬ再
沸器热负荷为 ２０４􀆰 ９５ ＭＷꎬ可确定优化进料位置为

第 １３０ 块塔板ꎮ 相比于原 １２８ 块塔板的进料位置ꎬ
节省再沸器热负荷 １ ＭＷꎬ节能较小ꎬ说明目前状态

已处于最优点附近ꎮ

１—回流比ꎻ２—再沸器热负荷

图 ５　 进料位置与回流比、再沸器热负荷的

关系曲线

３􀆰 ２　 塔板数的影响

在设计规定塔顶丙烯产品纯度等于 ９９􀆰 ６％的

条件下ꎬ模拟得到实际总板数与回流比、再沸器热负

荷的关系曲线ꎬ用于评估工厂塔板数选择的合理性ꎬ
考察每个总塔板数时ꎬ都采用各自总板数对应的最

佳进料位置进料ꎮ 图 ６ 为 １６０ ~ ２２０ 实际板数分别

对应的最小回流比和再沸器热负荷关系曲线ꎮ 随着

板数增加ꎬ回流比和再沸器热负荷均逐渐减小ꎬ计算

相邻塔板间ꎬ回流比与再沸器热负荷的相对变化百

分比ꎬ发现 １８０ 块塔板以上两者变化幅度均低于

０􀆰 ７％ꎮ 工厂选择 １８５ 块实际板ꎬ系统运行状态良

好ꎬ结果证明了模拟的可靠性ꎮ

１—回流比ꎻ２—再沸器热负荷

图 ６　 塔板数与回流比、再沸器热负荷关系曲线

４　 不同透平驱动方案 ＡＯＣ 比较

在满足膨胀机做功之和等于压缩机所需功以及

Ｓ４０ 抽出量不低于 ２５ ｔ / ｈ 的约束条件下ꎬ针对现有

热泵抽汽凝汽式透平驱动方式运行费用较高的问

题ꎬ提出 ３ 种改进方案ꎬ通过计算比较 ＡＯＣꎬ确定最

佳方案ꎮ 方案包括电驱动透平方案和 ２ 种抽汽背压

式透平方案ꎬ抽汽背压式透平结合了背压式和抽汽

式透平的技术特点ꎬ能够有效克服传统凝汽式透平

在冷凝过程中潜热损失以及循环水消耗大的弊端ꎮ
抽汽背压式透平如图 ７ 所示ꎬ分为 ２ 种:抽出 Ｓ４０ 排

出 Ｓ４、抽出 Ｓ４０ 排出 Ｓ１０ꎮ 将具有利用价值的 Ｓ４、
Ｓ１０ 蒸气ꎬ送往蒸气管网外售ꎬ从而实现蒸气热能的

梯级利用ꎬ提升系统整体能效ꎮ

图 ７　 抽汽背压式透平模拟流程

４􀆰 １　 方案一:电驱动透平方案

电驱动透平 ＡＯＣ 计算见式(３):
ＡＯＣ ＝ (ＰＷ × Ｗｓｕｍ ＋ Ｐ２ × Ｆｍ) × ８ ０００ (３)

式中ꎬＰＷ 为电量单价ꎻＷｓｕｍ为热泵精馏中压缩机需

要的总功ꎬｋＷꎮ
模拟所得热泵精馏中压缩机每小时需要的总功

为 ２１ ６０８ ｋＷꎬ根据式(３)计算得到电驱动透平方案

ＡＯＣ 为 １２ ６７７ 万元 / ａꎮ
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４􀆰 ２　 方案二:抽汽背压(Ｓ４０、Ｓ４)透平方案

抽汽背压式透平抽出 Ｓ４０ 排出 Ｓ４ 方案的 ＡＯＣ
计算见式(４):

ＡＯＣ ＝ [Ｐ１ × ＦＳ９８ － Ｐ２ × (ＦＳ４０ － Ｆｍ) －
Ｐ３ × ＦＳ４] × ８ ０００ (４)

式中ꎬＰ３ 为 Ｓ４ 单价ꎻＦＳ４为 Ｓ４ 外送量ꎬｔ / ｈꎮ
在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中通过设置设计规定ꎬ规定 ２ 个

约束条件ꎬ即满足膨胀机做功之和等于压缩机所需

功以及 Ｓ４０ 抽出量不低于 ２５ ｔ / ｈꎬ利用灵敏度分析

模块以及 Ｆｏｒｔｒａｎ 语句得到抽汽背压式透平抽出 Ｓ４０
排出 Ｓ４ 方案中ꎬＳ９８ 蒸气流量、Ｓ４ 排出量以及年度

操作成本 ＡＯＣ 随 Ｓ４０ 流量变化的对应数据ꎬ如图 ８
所示ꎮ 随着 Ｓ４０ 抽出量增加ꎬＳ９８ 消耗量增大ꎬＳ４ 流

量减小ꎬＡＯＣ 下降ꎮ 当 Ｓ４０ 抽出量达到最大时ꎬ即
抽出的 Ｓ４０ 等于 Ｓ９８ꎬ排出 Ｓ４ 流量降为 ０ ｔ / ｈ 时ꎬ
Ｓ４０ 和 Ｓ９８ 流量均为 ３５８ ４７１ ｔ / ｈꎬＡＯＣ 达到最低值ꎬ
为 １２ ３５０ 万元 / ａꎮ

１—ＡＯＣꎻ２—ＦＳ９８ꎻ３—ＦＳ４

图 ８　 Ｓ４０ 抽出量与 Ｓ９８ 进料量、Ｓ４ 排出量及

ＡＯＣ 之间的关系图

４􀆰 ３　 方案三:抽汽背压(Ｓ４０、Ｓ１０)透平方案

抽汽背压式透平抽出 Ｓ４０ 排出 Ｓ１０ 方案的 ＡＯＣ
计算见式(５):

ＡＯＣ ＝ [Ｐ１ × ＦＳ９８ － Ｐ２ × (ＦＳ４０ － Ｆｍ) －
Ｐ４ × ＦＳ１０] × ８ ０００ (５)

式中ꎬＰ４ 为 Ｓ１０ 单价ꎻＦＳ１０为 Ｓ１０ 外送量ꎬｔ / ｈꎮ
与方案二同样的约束条件下ꎬ利用灵敏度分析

１—ＡＯＣꎻ２—ＦＳ９８ꎻ３—ＦＳ１０

图 ９　 Ｓ４０ 抽出量与 Ｓ９８ 进料量、Ｓ１０ 排出量及

ＡＯＣ 之间的关系曲线

得到抽汽背压式透平抽出 Ｓ４０ 排出 Ｓ４ 方案中ꎬＳ４０
抽出量对 Ｓ９８ 消耗量、Ｓ１０ 排出量以及年操作费用

ＡＯＣ 的影响ꎬ如图 ９ 所示ꎮ 随着 Ｓ４０ 抽出量的增加ꎬ
Ｓ９８ 进汽量相应增大ꎬＳ１０ 排出量减少ꎬＡＯＣ 呈现上

升趋势ꎮ Ｓ４０ 抽出量在约束下限 ２５ ｔ / ｈ 时ꎬＡＯＣ 最

少ꎬ为 ９ ９５５ 万元 / ａꎮ
４􀆰 ４　 各方案 ＡＯＣ 结果分析

表 ６ 和图 １０ 所示模拟结果表明ꎬ电驱动、抽汽

背压式(Ｓ４０ 和 Ｓ４)、抽汽背压式(Ｓ４０ 和 Ｓ１０)３ 种

透平方案均体现出一定的经济效益ꎮ 电驱动方案可

实现 ２６􀆰 ９％的 ＡＯＣ 节省ꎻ只抽取 Ｓ４０ 蒸气的方案二

节省 ＡＯＣ 效果为 ２８􀆰 ８％ꎻ方案三在抽出 Ｓ４０ 蒸气

２５ ｔ / ｈ、剩余蒸气以 Ｓ１０ 形式外送时ꎬ表现出最佳的

经济性ꎬ每年 ＡＯＣ 节省 ４２􀆰 ６％ꎬ远优于其他方案ꎬ表
明抽汽背压(Ｓ４０、Ｓ１０)模式在实现蒸气能量梯级利

用与降低年度运行成本(ＡＯＣ)方面的显著优势ꎮ
表 ６　 各方案 ＡＯＣ 比较

方案 驱动方式 ＡＯＣ / (万元􀅰ａ－１) 节省百分数 / ％

实际　 — １７３５２ —

方案一 电 １２６７７ ２６􀆰 ９

方案二 抽汽背压(Ｓ４０、Ｓ４) １２３５０ ２８􀆰 ８

方案三 抽汽背压(Ｓ４０、Ｓ１０) ９９５５ ４２􀆰 ６

１—ＡＯＣꎻ２—ＡＯＣ 节省百分数

图 １０　 各方案 ＡＯＣ 结果比较图

５　 结论

对抽汽凝汽式透平驱动的丙烯－丙烷热泵精馏

工艺建模优化ꎬ并对多种透平驱动方案年操作成本

ＡＯＣ 进行比较研究ꎬ得到如下结论ꎮ
(１)以降低再沸器热负荷为目标优化丙烯－丙

烷精馏塔操作参数ꎬ在实际板数 １８５ 块、进料位置第

１３０ 块塔板、回流比 ２１􀆰 ８ 的条件下丙烯产品纯度高

于 ９９􀆰 ６％ꎬ为系统节能奠定基础ꎮ
(２)针对蒸气透平驱动系统提出的 ３ 种优化方

案中ꎬ抽汽背压式透平表现出显著经济优势ꎮ 其中ꎬ

􀅰８３２􀅰
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Ｓ４０ 等级蒸气抽出量为 ２５ ｔ / ｈ 并排出 Ｓ１０ 蒸气的方

案可实现最佳经济效益ꎬ年操作成本 ＡＯＣ 降至

９ ９５５ 万元 / ａꎬ较原工艺下降 ４２􀆰 ６％ꎬ节省 ７ ３９７ 万

元 / ａꎮ
(３)抽汽背压式透平方案通过蒸气梯级利用ꎬ

有效避免了冷凝环节的潜热损失和冷却水消耗ꎬ同
时副产蒸气外售ꎬ兼具能量效率与经济效益ꎬ为工厂

ＰＤＨ 装置改造提供了可靠的依据ꎮ
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国家能源局发布新版能源行业数据分类分级指南

　 　 国家能源局近日印发«能源行业数据分类分级指南

(２０２６ 年版)»(以下简称«指南»)ꎬ用于指导数据处理者

对所掌握能源行业非密数据进行分类分级ꎬ精准识别能源

行业重要数据和核心数据ꎬ加强对重要数据和核心数据的

管理和安全防护ꎮ

国家能源局有关负责同志表示ꎬ划分重要数据和核心

数据的依据是数据泄露或被篡改后对国家安全的危害程

度ꎮ 一方面ꎬ重要能源设施遭到破坏或控制指令被篡改可

导致能源供应中断ꎬ进而影响经济运行和人民生活ꎮ 另

一方面ꎬ能源消费数据能够反映企业生产经营活动情况

和公民个人行为ꎬ可用于推断关键部门的运行情况和个

人隐私ꎮ

«指南»明确了能源行业数据分类和分级规则ꎬ以及

衍生数据、脱敏数据的分级规则ꎮ

«指南»还明确了能源行业重要数据、核心数据的具

体识别规则ꎮ 其中ꎬ«指南»规定“１ ０００ 万个及以上电力

用户的电力消费原始数据”为重要数据ꎬ“１ 亿个及以上电

力用户的电力消费原始数据”为核心数据ꎮ 即便能源数

据处理者掌握的此类数据未达到规模标准ꎬ仍应该加强数

据保护ꎬ防止泄露数据累积后被非法使用ꎮ (中化新网)
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