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摘要!结合以前的利用管网压力能制取EWl的流程#设计利用管网压力能制取液化甲烷气工艺流程$ 将液化率和重沸器

的热负荷作为目标函数#并从气质条件"预处理气进料压力"E+l的存储压力"分流器的分流比"脱甲烷塔的操作压力 " 个方面

来分析对目标函数的影响#最后得到相关结论$
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??随着我国天然气用户需求的不断增长#我国的

天然气管道建设发展迅猛$ 天然气长输管线一般采

用高压输送#我国的西气东输"陕京线"冀宁联络线

等主干全国性的输气管线的压力都达到了

*) +R6

**+

#西气东输二线的设计压力更是达到了

*( +R6

*(+

#国外长输管线设计压力一般在 *) +R6

以上*! A"+

$

高压输气管网蕴藏着巨大的压力能#但下游的

终端用户用气压力低#各城市的接收站以及调压站

要根据下游用户的压力需求进行调压#保证其正常

使用*Y+

$ 高压天然气在调压过程中释放巨大能

量*#+

#目前常用的管网压力能利用方式主要包括制

冷和发电*O+

$ 利用管网压力能液化 EWl是其重要

组成部分#熊永强等*>+

"万宇飞等**)+均提出相关工

艺流程$

管网压力能同样能用于生产液化甲烷气

&E+l'#其副产品主要是液态轻烃和 ERl$ 目前

E+l尚无严格的产品标准#根据目前国内某知名能

源科技公司所定义的E+l产品摩尔分数标准!甲烷

"

>OS#乙烷s)X*S#1

!

]s)X)(S$ E+l作为汽

车燃料与EWl相比#具有以下优点!

!

安全性更好#

甲烷的燃点为 YO)V#比EWl的燃点高#爆炸极限为

"S _*"S$ 而EWl由于含有重组分较多#爆炸极

限范围也较宽$

"

E+l的组分更纯#排放清洁环

保#E+l比EWl更加清洁环保$

#

经济效益好#根

据国内某能源科技公司数据#E+l作为汽车燃料比

EWl可提高效率 "S _*)S#动力性能提升 ()S$

&

具有辛烷值高#抗爆性能好#品质稳定#排气污染

少#发动机寿命长等优点$

运用管网压力能制取 E+l的流程建立在制取

EWl的基础之上#并增加一个分馏和一个再冷却环

节#结合文献*> A*)+的方案#本文中提出以下流程

方案来利用管网压力能来制取E+l$

9:流程简述和模拟条件

9;9:流程简述

利用管网压力能制取 E+l工艺流程如图 * 所

示$ 经过预处理#高压管输气首先经过分流器进行

分流#一股作为冷源&物流 *'#另一股&物流 ('作为

原料气$ 原料气依次通过换热器 * 和换热器 (#之

后通过节流阀 * 进行节流降温#进入分离器 ( 进行

气液分离#气相部分&物流 *:'通过膨胀机 ( 膨胀降

,!:*,
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压后为换热器 ( 提供冷量$ 液相部分&物流 *)'进

入脱甲烷塔#ERl从塔底流出#高纯度甲烷气&物流

*('从脱甲烷塔的塔顶流出#通过换热器 ! 进行深

度冷却#之后通过节流阀 ( 节流降温到存储压力进

入E+l储罐$ 物流 * 进入换热器 * 进行预冷#之后

进入分离器 * 进行气液分离#气相从分离器 * 的塔

顶流出进入膨胀机 * 进行膨胀降温#之后与物流 *Y

进入混合器混合以后#分别通过换热器 ! 和换热器

* 为其提供冷量#之后进入低压管网$

*/分流器%(/换热器 *%!/分离器 *%:/膨胀机 *%"/混合器%

Y/换热器 (%#/换热器 !%O/节流阀 *%>/节流阀 (%

*)/膨胀机 (%**/分离器 (%*(/E+l储罐%*!/脱甲烷塔

图 *?利用管网压力能制取E+l工艺流程图

9;<:初始条件

本流程采用 @DRBWFjDjD 软件模拟#选用

Dbh状态方程$ 模拟所用的预处理管输天然气的

气质组成如表 * 所示$

表 9:预处理管输气组成
S

成分 1

*

1

(

1

!

(A1

:

*A1

:

1

"

W

(

摩尔分数 >"X>! *X>O )X"* )X*# )X)O )X)" *X(O

<:模拟分析

将液化甲烷气&E+l'的液化率和重沸器热负

荷作为判别工艺优劣的主要指标$ 利用管网压力能

制取E+l与传统的液化流程相比#不需要压缩机#

节省能量#充分利用管网的压力能$ 在本次模拟中

对流程的各个相关参数做敏感性分析#在保障本流

程收敛的情况下#分析相关参数对目标函数的影响$

<;9:气质条件

本组模拟条件!进料温度 ()V#预处理气进料

压力为 *) +R6#E+l存储压力 *)*X!(" JR6#脱甲烷

塔的压力为 ( ))) JR6#分流比 )X"r)X"$ 通过设置

: 种原组成近似管道气的预处理高压气#观察气质

条件变化对脱甲烷塔重沸器热负荷以及 E+l液化

率的影响$

如表 ( 所示#随着模拟气中甲烷含量的减小#

E+l液化率以及重沸器的热负荷都呈增大的趋势#

尤其是重沸器热负荷#甲烷摩尔分数增加 !X#S#重

沸器的热负荷增大约 :)S$ 其原因是随着进料的

预处理气甲烷摩尔分数降低#导致从分离器塔顶出

来的物流 *: 的流量减小#进脱甲烷塔的物流 *) 流

量有所增大#最终导致E+l液化率和重沸器热负荷

上升$

表 <:不同的模拟气组成

气质 1

*

1

(

1

!

(A1

:

*A1

:

1

"

W

(

液化

率US

热负荷U

&+$,2

A*

'

* >:X>! (X#O )X#* )X*# )X)O )X)" *X(O YX(:* Y(Y

( >!X>! !X(O *X)* )X!# )X)O )X)" *X(O YX(>> Y#"

! >(X:! !X#O *X"* )X"# )X!O )X!" *X:O YXYY( O)"

: >*X(! :X!O *XO* )XY# )X:O )X:" *X:O YX#># O#(

<;<:进料压力

本组模拟条件!进料温度 ()V#E+l存储压力

*)*X!(" JR6#脱甲烷塔操作压力 ( ))) JR6#分流比

)X"r)X"$ 改变预处理气进料压力#分析进料压力对

E+l液化率和重沸器热负荷的影响$

如图 ( 所示#随着预处理气进料压力的增大#

E+l液化率和重沸器热负荷都呈下降趋势$ 其原

因是随着进料压力的增大#物流 O 通过节流阀 * 后

的温度会略微有所上升#从而导致从分离器 ( 塔底

出来的EWl流量有所降低$ 故 E+l液化率下降#

重沸器的热负荷同样有所下降$

*/液化率%(/重沸器热负荷

图 (?预处理气进料压力的影响

<;=:_OY储存压力

本组模拟条件!进料温度 ()V#预处理气进料

压力 *) +R6#脱甲烷塔的操作 ( ))) JR6#分流比

)X"r)X"$ 改变E+l的存储压力#分析E+l存储压

力对E+l液化率和重沸器热负荷的影响$

如图 ! 所示#随着 E+l储存压力的升高#重沸

器的热负荷保持不变#E+l的液化率随之增大$ 原

,::*,
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因是E+l的存储压力不影响脱甲烷塔的操作#而随

着存储压力的升高#甲烷气所对应的露点温度也有

所上升#从而导致E+l液化率上升$

*/液化率%(/重沸器热负荷

图 !?E+l储存压力的影响

<;>:脱甲烷塔操作压力

本组模拟条件!进料温度 ()V#预处理气进料

压力 *) +R6# 存储压力 *)*X!(" JR6# 分流比

)X"r)X"$ 通过改变脱甲烷塔的压力来分析其对

E+l液化率和重沸器热负荷的影响$

如图 : 所示#随着脱甲烷塔压力的升高#重沸器

的热负荷先平稳上升#之后上升迅速$ E+l的液化

率随之上升$ 其原因是随着脱甲烷塔操作压力的上

升#高纯度的甲烷气体从 EWl中的分离效果更好#

最终使得E+l液化率增大$

*/液化率%(/重沸器热负荷

图 :?脱甲烷塔操作压力的影响

<;B:分流器分流比

本组模拟条件!进料温度 ()V#预处理气进料

压力 *) +R6#存储压力 *)*X!(" JR6#脱甲烷塔的操

作压力为 ( ))) JR6$ 通过改变通过分流器后物流 (

的流量比例分析分流比对 E+l液化率和重沸器热

负荷的影响$

如图 " 所示#随着分流比的增大#重沸器的热负

荷和液化率都随其增大#呈现上升的趋势$ 其原因

是随着分流比的增大#用于生产 E+l的原料气&物

流'的流量上升#脱甲烷塔的处理量上升#导致重沸

器的热负荷增大#同时从脱甲烷塔塔顶出来的甲烷

气体流量增大#最终导致E+l的液化率上升$ 但分

流不能过大#当分流比超过某一值后#将不能提供液

化所需的冷量#流程出现不收敛$

*/液化率%(/重沸器热负荷

图 "?分流器分流比的影响

=:结论和建议

通过对利用管网压力能制取 E+l工艺流程模

拟和分析得到以下结论$

&*'气质条件影响最终的液化率和重沸器热负

荷#气质的甲烷摩尔分数降低#导致 E+l液化率和

重沸器热负荷都增大$

&('在此流程中随着进料压力的升高#E+l的

液化率和重沸器的热负荷都呈现下降趋势#但进料

压力过低#就不能够将足够的压力能转化为冷能#进

而将不能得到E+l$

&!'E+l储存压力的变化对重沸器的热负荷是

没有影响的#但E+l的液化率随储存压力的增大而

增大#储罐的压力上升必然导致壁厚增大#进而导致

成本上升#在实际的生产过程需掌握成本与产量的

平衡$

&:'脱甲烷压力上升会使分离效果更好#但同

时也会大大增加重沸器的热负荷#进而影响成本$

&"'分流比是改善 E+l液化率的有效方式#重

沸器热负荷和液化率在一定的范围内随着分流比的

增大而增大#但分流比过大流程不能收敛#所以在可

行的范围内为提高 E+l的产量应尽可能增大分

流比$
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从催化精馏塔塔顶馏出的混合物料经换热后进

入萃取塔#与水逆流接触萃取甲醇#塔顶萃余碳四可

送入丁烯A* 工段#富含水和甲醇的萃取液进入甲醇

回收塔完成水和甲醇的回收$ 甲醇回收塔回收的甲

醇送入甲醇原料罐循环使用#尾气送至火炬系统#塔

底物料作为萃取剂返回萃取塔$ 工艺流程如图 *

所示$

*/脱轻塔%(/醚化反应器%!/催化精馏塔%

:/脱碳五塔%"/萃取塔%Y/甲醇回收塔

图 *?+;QB装置的工艺流程图

9;<:反应动力学模型

异丁烯与甲醇在催化剂作用下合成 +;QB#主

反应化学方程式如下!

&1F

!

'

,,

(

1F

(

]1F

!

/0

TF 1F

!

T1&1F

!

'

!

??在进行醚化反应时#同时发生副反应生成多种

副产物如二异丁烯&\7Q'"叔丁醇&;Q@'"二甲醚

&\+B'"甲基仲丁基醚&+DQB'$ 主副反应均为放

热反应#降低反应温度有利于异丁烯转化但反应速

率低#升高温度可加快反应速率#但主反应平衡转化

率降低#副产物增加#所以反应温度控制在 :) _

O)V为宜$ 为使反应在液相下进行#反应压力控制

在 )X#" +R6左右$ 模拟计算时#主副反应均采用幂

指数型动力学方程*>#**+

$

9;=:热力学模型及模块选择

+;QB装置处理的碳四原料为烃类#极性较小#

可视为非极性物系#故脱轻塔选择适用于烃类系统

的 Dbh状态方程进行相平衡计算%脱轻塔之外的单

元设备处理的物系除了烃类#还有水"甲醇"+;QB

和其他极性物质存在#物系的非理想性增加#同时萃

取塔还存在液A液平衡#所以应选择液相活度系数

模型$ 其中#eW7Z@1和 Wb;E液相活度系数模型

对+;QB体系的相平衡计算比较适用***+

#特别地#

萃取塔采用适用于液A液系统的 eW7ZAEE模型#甲

醇回收塔采用 Wb;E模型#其他单元设备均采用

eW7Z@1模型$

+;QB装置主要单元设备均采用 @8H.0 R&%8内

置模块**(+来进行模拟计算$ 反应器采用 bD9,45模

块#精馏塔采用 b6-Z/65模块#萃取塔采用 BM9/659

模块$

<:模拟结果

某厂+;QB装置碳四原料流量 *! )(* JCU2#温

度 ##X"V#压力 *X! +R6#组成如表 * 所示$ 催化精

馏塔"萃取塔"甲醇回收塔模拟条件如表 ( 所示$

表 9:碳四原料组成
S

组分 氢气 乙烯 1

!

异丁烷 异丁烯 正丁烯

质量分数 )X):O )X)(( )X(( )X() #X*) ((X"#

组分 丁二烯 正丁烷 反丁烯 顺丁烯 异戊烷

质量分数 )X))! "XO: !:XOO (#X)! (X*)

表 <:催化精馏塔!萃取塔!甲醇回收塔模拟条件

催化精馏塔 萃取塔 甲醇回收塔

理论板数 !> *) :>

进料位置 (! *U*) ((

塔顶温度UV YY :) >"

塔底温度UV *(" :) *!>

塔顶压力U+R6 )X#" )XY) )X!)

塔底压力U+R6 )XO) )XO" )X!"

按以上方法建立的模拟流程对该厂+;QB装置

进行了全流程模拟计算#主要物流模拟结果和工厂

实际值对比如表 ! 所示$ 由表 ! 可知#模拟结果与

实际值吻合良好#符合实际生产工况#可利用上述模

型对+;QB装置进行流程模拟与参数优化

'''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''

$
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