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1 烯烃分离装置流程简介

烯烃分离装置生产工艺主要由以下几个单元组

成：产品气压缩、酸性气体脱除、产品气干燥、脱丙

烷、脱甲烷、脱乙烷、乙炔加氢、乙烯精馏、丙烯精馏、

脱丁烷、丙烯制冷和公用工程系统。其中烯烃分离装

置的生产任务是将来自 MTO 单元的产品气经产品气

压缩机压缩升压、丙烯压缩机低温制冷，分离出聚合

级的乙烯和丙烯产品。对聚合级乙烯、丙烯产品分离

精馏提纯，同时生产碳四产品和煤基混合戊烯，副产

丙烷产品和燃料气，年运行时间为 8000h。其流程概

况如图 1。

图 1   烯烃分离装置流程简介

2 烯烃分离装置工艺优化

烯烃分离装置流程长、工艺控制复杂，开停车难

度大，开停工过程物料损失大，产品合格时间长，因

此通过工艺优化挖掘潜力，提高开停车效率，降低物

耗能耗，具有重要意义。

2.1 MTO 装置与烯烃分离装置开工氮气联合循环

2.1.1 MTO 装置升温现状

MTO 装置开工初期没有热量来源，需用开工加热

炉对反应器进行升温，为甲醇反应提供初始热量，达

到反应条件。另外停工检修时对反应器脱落、损坏衬

里进行修补，新修补的衬里含有大量水分，通过开工

升温过程，对新修补衬里的吸附水和结晶水慢慢脱除，

以免在开工过程中升温过快，造成水分急剧蒸发而引

起衬里损害和脱落。

图 2   MTO 装置开工升温曲线

MTO 装置开工升温按图 2 进行，第一阶段反应器

温度按 8℃ /h 升温至 150℃后恒温 18h，氮气使用量在 

5000-10000Nm3/h。第二阶段反应器 150℃恒温结束以

后，按照升温曲线以 15℃ /h 继续升温至 315℃后恒
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温 18h，氮气使用量在 10000-30000Nm3/h，升温过程

11h。第三阶段反应器 315℃恒温结束以后，按照升温

曲线以 25℃ /h 继续升温至 410℃，开始恒温。

2.1.2 优化方案

在 MTO 装置和烯烃分离装置增加氮气循环线，

配合 MTO 装置两器升温。氮气循环线分别从产品气

压缩机三段排出和四段排出抽出，返至 MTO 装置开

工加热炉入口。优化流程如图 3。

图 3   新增氮气循环线流程简图

工艺优化流程中增加流量调节阀 FV4901 控制产

品气压缩机三段排出返至 MTO 开工加热炉入口流量；

增加流量调节阀 FV5901 控制产品气压缩机四段排出

返至 MTO 开工加热炉入口流量。产品气压缩机首先

氮气工况启机，在转速达到最小可调后，逐渐调整防

喘振阀门开度，将产品气压缩机各段排出温度和压力

控制在合理范围内。

MTO 装置第一升温阶段，由于升温过程氮气消

耗量小，利用氮气管网的氮气进行升温。第二升温阶

段，MTO 装置反再两器 150℃恒温结束后，在 150℃ -

315℃升温阶段使用新增氮气循环线升温，升温和恒

温过程为 29h。由于产品气压缩机氮气工况各段排出

温度高，产品气压缩机四段排出温压力一般控制在

0.5MPa（G），第三升温阶段，由于开工加热炉入口

出口压差小，氮气流速慢，无法满足 410℃的升温速 

率，需要将循环氮气改至管网氮气。产品气压缩机氮

气循环工况运行参数如表 1：
表 1   产品气压缩机氮气循环工况运行参数

压缩机
转速

rpm 4250 4450 4490 4624 4897 5426 5539

一段吸
入压力

MPa 0.08 0.09 0.1 0.11 0.1 0.1 0.09

三段排
出压力

MPa 0.22 0.28 0.37 0.36 0.39 0.38 0.39

四段排
出压力

MPa 0.25 0.37 0.6 0.39 0.41 0.4 0.42

PC5010 OP % 0 20 39 0 0 0 0

外补氮
气流量

Nm3/h 11464 4833 3681 0 0 0 0

FC4901 PV Nm3/h - - - 0 3221 18077 34036

FC5901 PV Nm3/h - - - 31196 38378 42610 44842

UV4002（防
喘阀开度）

% 100 72 39 31 19 16 10

UV5005（防
喘阀开度）

% 100 78 33 25 19 18 14

N2 总
循环量

Nm3/h - - - 3 万 4 万 6 万 8 万

2.1.3 经济性分析

产品气压缩机提前氮气运转，可检验检修期间压

缩机维修质量，提前发现问题，避免产品气压缩机在

进料启机过程中发生异常问题、影响全场开工进度的

风险；另一方面产品气压缩机提前运转有利于缩短

MTO 装置与烯烃分离装置开工衔接时间，减少 MTO

装置排火炬物料损失，并不增加额外成本。

在 150℃ -310℃升温过程中，循环氮气使用 29h， 

此阶段若不使用氮气循环线，需从公司氮气管网补充氮

气约 30000Nm3/h，共计 870000Nm3 氮气。由于开工期

间全厂氮气使用量大，空分装置无法满足 MTO 装置升

温氮气消耗量需求，需使用液氮补充氮气管网，此项

工艺优化节省的氮气效益按照液氮价格计算，可节约

成本 = 液氮消耗量 × 液氮价格 =870000Nm3×0.75 元 / 

Nm3=65.25 万元。

2.2 丙烯精馏系统停工丙烯回收

2.2.1 丙烯精馏塔停工现状

烯烃分离装置停工时，丙烯精馏塔逐渐提高采出

量，通过减少回流量将液相丙烯集中收集在丙烯回流

罐中，通过丙烯产品采出泵将液相丙烯回收至丙烯储

罐。但由于丙烯精馏塔系统体积较大，同时附属设备

及管道数量较多，停工后丙烯精馏塔系统内部的丙烯

物料无法回收，只能放火炬处理，物料损失严重。

2.2.2 优化方案

在丙烯精馏塔系统低点增加排放线，如再沸器、

机泵、回流管道、塔釜等，将所有排放线汇集在一根

总管，总管连接到丙烯制冷压缩机，液相丙烯返至丙

烯制冷压缩机三段吸入罐，气相丙烯返至丙烯制冷压

缩机一段吸附罐。

烯烃分离装置停工后丙烯制冷压缩机循环运转，

丙烯精馏塔降负荷回收物料完成后，将丙烯精馏塔系
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统所有低点液相物料排入排放总管，利用压差将丙烯

精馏塔系统液相丙烯导入丙烯制冷压缩机系统，最后

利用丙烯机倒液泵将丙烯送至界外丙烯储罐。

液相回收完成后，利用丙烯精馏塔系统与丙烯制

冷压缩机一段吸入的压差，将丙烯精馏塔系统气相丙

烯返至丙烯制冷压缩机一段吸入，经压缩、冷凝后变

成液相，由丙烯机倒液泵将丙烯送至界外丙烯罐区。

丙烯精馏塔系统气相压力降至 0.5MPa（G）后，不再

回收丙烯，丙烯制冷压缩机停止运行。

丙烯制冷压缩机停机后将一段吸入罐隔离，将丙

烯制冷压缩机系统其他设备、管道低点液相全部排入

一段吸入罐（罐顶泄压产生压差），利用丙烯机倒液

泵送至罐区。

2.2.3 经济性分析

此项优化，可将丙烯精馏塔系统内的大部分丙烯

回收，不再直接排火炬处理，单次停工可回收丙烯物

料约 300t，丙烯产品按照 7000 元 /t 计算，可增加经

济效益为：300t×7000 元 /t=210 万元。

2.3 丙烯精馏塔开工置换

2.3.1 丙烯精馏塔开工现状

丙烯精馏塔在开工过程中，首先用氮气进行置换、

干燥，置换干燥合格后，将丙烯精馏塔内氮气压力泄

至 0.03MPa（G），丙烯精馏塔内留存的氮气会影响

塔顶冷凝器的换热效率，而且大量氮气集中在塔顶，

气相丙烯无法冷凝，丙烯精馏塔无法建立气液平衡，

所以丙烯精馏塔在开工时需要利用气相丙烯将系统内

部的氮气置换出去。丙烯精馏塔系统较大，每次置换

需消耗大量丙烯，表 2 是根据烯烃分离装置丙烯精馏

塔开工期间生产数据整理所得。
表 2   丙烯精馏塔系统置换丙烯用量

置换次数 丙烯用量

第 1 次置换 23t

第 2 次置换 26t

第 3 次置换 31t

总计 80t

2.3.2 优化方案

丙烯精馏塔的作用是利用精馏原理，将丙烯与丙

烷分离，丙烯自塔顶采出，丙烷自塔釜采出。若在烯

烃分离装置停工时预留一定数量的丙烷产品，在烯烃

分离装置开车时，利用丙烷产品代替丙烯作为丙烯精

馏塔实气置换的介质，可降低丙烯损失。丙烯精馏塔

建立全循环后，利精馏效果将塔内丙烷提存至塔釜，

丙烯精馏塔开工进料时，不会产生不合丙烯产品。

2.3.3 经济性分析

以表 2 数据为计算依据，丙烯精馏塔单次开工消耗

80t 丙烯，丙烯价格约 7000 元 /t，丙烷价格约 3000 元 /t， 

利用丙烷代替丙烯进行实气置换可节约成本 80t×

（7000 元 /t-3000 元 /t）=28 万元。

3 结语

烯烃分离装置属于比较成熟的工艺技术，全国范

围内有多套烯烃分离装置在生产，但在节能降耗方面

仍有挖掘的潜力，通过不断总结开停车经验，找准物

料损失部位，并提出合理的工艺优化措施，是企业高

质量发展的必然要求。本文根据生产经验提出了工艺

优化措施，并得到具体实施，其中优化方式、生产数

据及参数，对国内其他同类装置有积极的借鉴意义。
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