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　 　摘 　要 　中国石油西南油气田公司川西北气矿甲醇厂 １９９９年建成投产 ，但 ２００３年后 ，自产蒸汽不能满足蒸汽系统

平衡 ，只得低负荷运行开工锅炉 ，能耗提高 。为此 ，运用 PRO／Ⅱ软件对该厂转化系统 、蒸汽系统进行了流程模拟 ，找到

了蒸汽系统无法满足自平衡的原因 ———换热量下降导致转化汽包产汽量降低 。在此基础之上 ，对转化气余热回收换热

网络进行了优化 ，提出了解决蒸汽系统自平衡问题的技术方案 。这为该厂进一步推进节能减排提供了技术保障 。
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　 　 中国石油西南油气田公司川西北气矿甲醇厂于

１９９７年 ７月开工建设 ，１９９９年建成投产 ，以天然气为

原料 ，年设计生产能力为 １０ × １０
４ t精甲醇 。正常生产

期间 ，蒸汽系统为自平衡 ，开工锅炉仅在开停产期间给

主装置提供动力 、工艺和加热蒸汽 。 ２００１ — ２００３ 年 ，

主装置自产蒸汽能满足生产需求 ，蒸汽系统能自平衡 。

但 ２００３年后 ，自产蒸汽不能满足蒸汽系统平衡 ，只得

低负荷运行开工锅炉 ，以补充自产蒸汽的不足 。

　 　为进一步推进节能减排工作 ，必须确定蒸汽系统

无法满足自平衡的原因 ，并提出解决方案 。

1 　蒸汽系统及其存在的主要问题

1 ．1 　蒸汽系统介绍

　 　川西北气矿甲醇厂蒸汽系统由 ３ 个等级组成

（图 １） 。

１ ．１ ．１ 　中压蒸汽 Ⅰ （３ ．８ MPa ，３７０ ℃ ）

　 　来源 ：转化汽包产中压饱和蒸汽 ，一部分作为转化

反应的工艺蒸汽 ，其余部分进入转化炉对流段 ２
＃ 盘管

加热 ，过热后的中压蒸汽一部分进入汽提塔 ，剩余的进

入中压蒸汽 Ⅰ ；当主装置开停产期间或转化汽包产蒸

汽不足 ，蒸汽系统无法实现自平衡时 ，由开工锅炉产中

压蒸汽补充 。

　 　用途 ：中压蒸汽 Ⅰ作为联合压缩机（凝汽式） 、引风

机透平（背压式）动力蒸汽 ；富余部分可通过压力调节

图 1 　蒸汽系统图

阀 PV‐１６０４ 减压至中压蒸汽 Ⅱ ，或通过压力调节阀

PV‐１６０８放空 。

１ ．１ ．２ 　中压蒸汽 Ⅱ （２ ．６ MPa ，３５０ ℃ ）

　 　来源 ：合成汽包产中压饱和蒸汽通过转化炉对流

段 ４
＃ 盘管加热 ，过热后进入中压蒸汽 Ⅱ ；中压蒸汽 Ⅰ
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富余部分也可通过压力调节阀 PV‐１６０４ 减压补充中
压蒸汽 Ⅱ 。

　 　用途 ：中压蒸汽 Ⅱ作为锅炉给水泵透平（背压式）

动力蒸汽 ；富余部分通过降温减压进入低压蒸汽 。

１ ．１ ．３ 　低压蒸汽（０ ．５ MPa ，１８０ ℃ ）

　 　来源 ：中压蒸汽 Ⅱ 富余部分通过压力调节阀 PV‐
１６０６减压后 ，与引风机透平 、锅炉给水泵透平乏汽混

合 ，经降温后进入低压蒸汽 ；另外 ，转化汽包 、合成汽包

连续排污经连续排污扩容器闪蒸后也可补充一部分低

压蒸汽 。

　 　用途 ：低压蒸汽作为溴化锂制冷机 、粗甲醇预热器

和回收塔再沸器的热源 ，同时供锅炉给水脱氧 ；富余部

分通过压力调节阀 PV‐１６０８放空 。

1 ．2 　蒸汽系统存在的主要问题

　 　转化汽包产蒸汽量不能满足工艺蒸汽和中压蒸汽

Ⅰ的需要 ，不得不低负荷运行开工锅炉 。开工锅炉额

定产汽量为 ２０ t／h ，目前按 ６ t／h产汽量低负荷运行 ，

存在“大马拉小车”的现象 ；再考虑开工锅炉给水泵 、磷

酸盐泵的电耗 ，以及锅炉运行时的排污 ，低负荷运行开

工锅炉非常不利于节能减排 。

　 　低压蒸汽放空量为 ５ ．３１ ～ ６ ．３１ t／h ，这不仅未回

收低压蒸汽具有的能量 ，也浪费了水资源 。

　 　蒸汽系统不能自平衡的主要原因在于转化汽包产

蒸汽量不足 ，因此要停运开工锅炉 ，必须找到转化汽包

产蒸汽量下降的原因 。

2 　转化汽包产蒸汽量下降原因分析
2 ．1 　转化气余热回收换热网络
　 　转化汽包是利用转化气的高温余热产生中压

蒸汽［１］
。

　 　图 ２ 为川西北气矿甲醇厂转化气余热回收换热

网络 。

图 2 　转化气余热回收换热网络图

　 　 如图 ２ 所示 ，天然气 、工艺蒸汽混合后 ，预热至

５０５ ℃ ，进入转化炉（B１０２０１）进行烃类蒸汽转化反应 ，

出转化炉的高温转化气先进入废热锅炉 （C１０２０１）回
收余热 ，然后进入锅炉给水预热器（C１０２０２）加热锅炉
给水 ，温度降至 １７５ ℃左右 ，经分离器 D（F１０２０４a）分
离工艺冷凝液后 ，一部分转化气进入甲醇精馏系统 ，依

次进入加压塔再沸器（C１０５０５） 、分离器 E（F１０２０４b） 、
预塔再沸器 （C１０５０４）和分离器 A （F１０２０４） ，给加压

塔 、预塔提供热量 ，并分离工艺冷凝液 ，之后进脱盐水

加热器（C１０２０３） ，然后经分离器 B（F１０２０５）分离工艺

冷凝液 ，最后与另一部分经调节阀 TV‐１２２９来的转化
气混合 ，进入转化气水冷器（C１０２０４）冷却至 ４０ ℃ ，由

分离器 C（F１０２０６）分离工艺冷凝液后去联合压缩机 。

　 　脱盐水经脱盐水预热器（C１０２０６）和脱盐水加热
器（C１０２０３）预热后 ，进入脱氧槽（F１０２０８）除氧 ，脱氧

槽（F１０２０８）中锅炉水由锅炉给水泵（J１０２０２）升压后 ，

经锅炉给水预热器 （C１０２０２ ）加热进入转化汽包
（F１０２０２） ，转化汽包（F１０２０２）与废热锅炉（C１０２０１）形
成一个自循环系统 ，利用出转化炉高温转化气产生中

压饱和蒸汽 ；由转化汽包 （F１０２０２ ） 、锅炉水循环泵
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（J１０２０３）和转化炉对流段 ５
＃ 盘管组成的循环系统 ，利

用转化炉对流段烟气余热也可产生部分中压饱和

蒸汽 。

　 　分离器 D（F１０２０４a） 、分离器 E（F１０２０４b） 、分离器
A（F１０２０４） 、分离器 B（F１０２０５）和分离器 C （F１０２０６）
来的工艺冷凝液由工艺冷凝液泵（J１０２０４）升压后经工
艺冷凝液换热器（C１０２０５）换热 ，进入汽提塔（E１０２０１）
上部 ，与由汽提塔（E１０２０１）下部进入的中压过热蒸汽
逆向接触 ，出汽提塔（E１０２０１）顶部蒸汽作为转化反应
的工艺蒸汽 ，底部工艺冷凝液经工艺冷凝液换热器

（C１０２０５）换热后 ，进入脱盐水预热器（C１０２０６）加热脱
盐水 ，之后由调节阀 LV‐１２０８ 减压 ，最后由工艺冷凝

液水冷器（C１０２０７）冷却后去脱盐水站 。

　 　 从以上流程可见 ，提高转化汽包产蒸汽量的途

径为 ：

　 　 １）提高转化炉出口转化气的温度 ，增加废热锅炉

产汽量 。

　 　 ２）提高进转化炉对流段 ５
＃盘管烟气的温度 ，增加

５
＃ 盘管产汽量 。

　 　 ３）提高进转化汽包的锅炉给水温度 。

　 　但转化炉出口转化气温度受转化炉管材的限制 ，

目前该温度已接近炉管设计操作温度 ，不能再提高 ；进

转化炉对流段 ５
＃ 盘管烟气的温度可通过转化炉辅助

烧嘴来控制 ，但其也受限于 ５
＃ 盘管材质要求 ，其设计

操作温度为 ６５０ ℃ 。川西北气矿甲醇厂分别于 ２００８ 、

２００９年进行开工锅炉停运试验 ，转化炉出口转化气温

度 、进转化炉对流段 ５
＃ 盘管烟气温度均提至设计操作

温度的高限 ，但蒸汽系统仍不能自平衡 ，为保证正常生

产 ，仍低负荷运行开工锅炉 。为减少中压蒸汽 Ⅰ 放空

量 ，低负荷运行开工锅炉时 ，降低辅助烧嘴燃料气量 ，

将进转化炉对流段 ５
＃ 盘管烟气温度降至 ５７０ ～ ５８５ ℃

操作［２］
。

2 ．2 　转化汽包产蒸汽量下降原因分析

　 　为了找出转化汽包产蒸汽量下降的原因 ，首先对

比分析蒸汽系统自平衡 、不能自平衡时的运行参数 。

２００１ — ２００３年 ，主装置自产蒸汽能满足生产需求 ，蒸

汽系统能自平衡 ，因此选取 ２００２年甲醇装置运行参数

作为蒸汽系统自平衡的分析参数 ；２００３ 年以来 ，主装

置自产蒸汽不能满足自平衡需求 ，因近年来工艺条件

有一定变化 ，为保证优化后的方案能满足现实需要 ，选

取 ２００９年甲醇装置运行参数作为蒸汽系统不能自平

衡的分析参数 。

２ ．２ ．１ 　运行参数 、模拟衡算数据对比

　 　 ２００２年（蒸汽系统能自平衡） 、２００９ 年（进转化炉

对流段 ５
＃ 盘管烟气温度 ６５０ ℃ ）甲醇装置运行参数如

表 １所示 。

表 1 　 2002年 、2009年甲醇装置运行温度对比表 ℃

项 　目 ２００２年 ２００９年

　进 C１０２０１转化气温度 ８２９ 适８１３ 洓
　出 C１０２０１转化气温度 ２６９ 适２７５ 洓
　进 C１０２０２转化气温度 ２６９ 适２７５ 洓
　出 F１０２０４a转化气温度 １７０ 适１７６ 洓
　进 C１０２０２锅炉给水温度 １０４ 适１０４ 洓
　出 C１０２０２锅炉给水温度 ２０３ 适１９７ 洓
　进 ５

＃ 盘管烟气温度 ６５０ 适６５０ 洓
　出 ５

＃ 盘管烟气温度 ２６０ 适２７３ 洓

　 　采用流程模拟软件 PRO／Ⅱ对转化系统及其余热
回收换热网络进行流程模拟 ，各设备热交换量对比情

况如表 ２所示 ，转化汽包产汽量对比情况如表 ３所示 。

表 2 　各设备热交换量对比表 １０
６ kJ／h

年份 C１０２０１ FC１０２０２ ⅱ５
＃ 盘管

２００２ 档８１ a．５９４ ７ ２８ 浇．０８３ １ ４８  ．８９８ １

２００９ 档７７ a．９７８ ７ ２５ 浇．０１５ １ ４７  ．３４３ ８

表 3 　转化汽包产汽量对比表 t／h
年份 模拟衡算结果 实际运行参数

２００２ n６５ 烫．２７ ６４ 吵．９

２００９ n６１ 烫．８６ ６１ 吵．０

２ ．２ ．２ 　原因分析

　 　从表 ２可看出 ：２００９年 C１０２０１ 、C１０２０２和 ５
＃ 盘

管 ３台设备的换热量较之 ２００２年均出现了下降 ，换热

量的下降必然导致转化汽包产汽量的降低 ，也即蒸汽

系统不能自平衡的原因 ，而污垢是导致换热效率降低

的主要原因 。

２ ．２ ．２ ．１ 　 C１０２０１换热效率降低原因
　 　 １）污垢导致换热效率降低 。

　 　 ２）工艺条件变化 ，进 C１０２０１转化气温度由 ２００２

年 ８２９ ℃下降至 ８１３ ℃ 。

　 　 ３）C１０２０１ 在 ２００８ 年“５ · １２”地震中受损 ，拟对

C１０２０１进行更换 。

２ ．２ ．２ ．２ 　 C１０２０２ 、５ ＃ 盘管换热效率降低原因

　 　污垢导致换热效率降低 。 ２００８年对 ５
＃ 盘管进行

过盘管的内 、外壁化学清洗 ，清洗后换热效率明显提
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高 ，所以相较于 C１０２０１ 和 C１０２０２ ，５
＃ 盘管的换热情

况要好一些 。

２ ．２ ．２ ．３ 　设备 、管道热损失原因

　 　比较表 ３中转化汽包模拟产汽量和实际产汽量 ，

可判断 ：C１０２０１ 、C１０２０２ 、５ ＃盘管以及相应的管道存在

一定的热损失 ，且 ２００９年的热损失明显高于 ２００２年 ，

这是设备 、管道的保温效率下降所导致的 。

２ ．２ ．３ 　更换 C１０２０１ 、清洗 C１０２０２后的模拟衡算
　 　 对 C１０２０１ 进行更换 ，对 C１０２０２ 进行清洗 ，模拟

衡算结果显示 C１０２０１的换热量为 ７８ ．８１７ ３ × １０
６ kJ／

h ，C１０２０２的换热量为 ２７ ．４９８ ３ × １０
６ kJ／h ，５ ＃ 盘管的

换热量为 ４７ ．３４３ ８ × １０
６ kJ／h ，转化汽包产汽量为

６３ ．２４ t／h ，换热效率均恢复至 ２００２年的水平 ，但转化

汽包产汽量与 ２００２年的生产数据相比还差 ２ ．０３ t／h ，
这主要是由于工艺条件改变导致进 C１０２０１转化气温
度下降所致 。

3 　转化气余热回收换热网络优化

　 　由于工艺条件的改变 ，转化汽包产汽量还差 ２ ．０３

t／h 。要解决这个问题 ，可考虑从优化现有转化气余热

回收换热网络入手 。

3 ．1 　现有转化气余热回收换热网络存在的问题

３ ．１ ．１ 　 TV‐１２２９部分转化气热量未回收利用
　 　出分离器 D（F１０２０４a）的转化气的温度为 １７５ ℃

左右 ，一部分作为精馏系统热源 ，而另一部分则经调节

阀 TV‐１２２９直接进入转化气水冷器（C１０２０４） ，该部分

转化气热量不仅未得到回收利用 ，反而增加了转化气

水冷器（C１０２０４）的冷却负荷 ，导致在气温偏高的季

节 ，出转化气水冷器（C１０２０４）的转化气温度高于设计
值（４０ ℃ ） 。

３ ．１ ．２ 　脱盐水加热流程

　 　自从 C ．S ．Hwa于 １９５５ 年首次提出换热网络结

构优化问题以来 ，目前已开发出众多换热器网络最优

综合方法 ，但不论采用哪种换热网络优化方法 ，一般都

必须遵循以下最大热量回收的物流匹配原则［１］
：

　 　 １）最高温位的热流应该与最高温位的冷流匹配

换热 。

　 　 ２）中等温位的热流应该与中等温位的冷流匹配

换热 。

　 　 ３）最低温位的热流应该与最低温位的冷流匹配

换热 。

　 　而川西北气矿甲醇厂脱盐水预热器热流进口温度

（１６７ ℃ ）大于脱盐水加热器热流进口温度（９４ ℃ ） ，脱

盐水加热流程的换热匹配有悖于“最大热量回收的物

流匹配原则” ，不是最佳的换热匹配 。

3 ．2 　解决措施
３ ．２ ．１ 　 回收利用温度调节阀 TV‐１２２９ 部分转化气
热量

　 　在确定回收利用温度调节阀 TV‐１２２９ 部分转化
气热量方案前 ，必须先确定该部分转化气的流量 ；但川

西北气矿甲醇厂进精馏系统 、温度调节阀 TV‐１２２９的
转化气均未计量 ，因此 ，只有先计算出精馏系统加压塔

再沸器（C１０５０５） 、预塔再沸器（C１０５０４）的热负荷 ，然

后反推出进精馏系统转化气流量 ，从而计算出温度调

节阀 TV‐１２２９部分转化气的流量以及焓值 。计算可

知 C１０５０５ 的换热量为 ２２ ．９５５ ７ × １０
６ kJ／h ，C１０５０４

的换热量为 ９ ．２９８ ８ × １０
６ kJ／h ，温度调节阀 TV‐１２２９

部分转化气焓值为 １５ ．９６７ ９ × １０
６ kJ／h ，温度调节阀

TV‐１２２９部分转化气流量为 ７１７ ．６８１ ３ kmol／h 。
　 　利用方案 ：

　 　 １）用温度调节阀 TV‐１２２９ 部分转化气预热来自
工艺冷凝液泵（J１０２０４）的工艺冷凝液 ，提高进汽提塔

工艺冷凝液的温度 ，增加汽提塔工艺蒸汽的产量 ，从而

弥补转化汽包产汽量的不足［２］
。

　 　 ２）温度调节阀 TV‐１２２９ 部分转化气预热锅炉给
水 ，提高进转化汽包锅炉给水的温度 ，从而增加转化汽

包产汽量 。

３ ．２ ．２ 　优化脱盐水加热流程

　 　将脱盐水的预热流程进行优化 ，脱盐水先进脱盐

水加热器 （C１０２０３）预热 ，然后再进脱盐水预热器

（C１０２０６）加热 。该方案的优势在于 ：①可提高脱盐水

最终的预热温度 ，从而减少脱氧槽的低压蒸汽耗量 ；

②可降低进分离器 B的转化气温度 ，提高分离器 B相
对高温的工艺冷凝液的析出量 ，从而提高进汽提塔工

艺冷凝液的温度 ，还可降低进入转化气水冷器的转化

气温度 ，减轻转化气水冷器的冷却负荷 ，降低转化气的

温度 ，节省联合压缩机的功耗 。

　 　脱盐水预热系统经过以上改进后 ，可能出现脱盐

水预热器出口的工艺冷凝液温度高于 １００ ℃情况 ，为

防止减压阀 LV‐１２０８后的工艺冷凝液形成气液两相 ，

对设备 、管道造成严重的冲刷 ，建议在工艺冷凝液换热

器和脱盐水预热器之间增设脱盐水加热器 a
（C１０２１１） 。这样不仅能防止形成气液两相 ，而且还能

进一步提高脱盐水的预热温度 ，减少脱氧槽的低压蒸

汽消耗 。
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4 　优化方案

4 ．1 　方案 1
４ ．１ ．１ 　优化措施

　 　 １）更换 C１０２０１ 。

　 　 ２）对 C１０２０２进行清洗 。

　 　 ３）脱盐水先通过 C１０２０３ 预热 ，然后再进 C１０２０６
加热 ，最后进新增加的脱盐水加热器 a（C１０２１１）进一
步提高温度 。

　 　 ４）来自工艺冷凝液泵（J１０２０４）的工艺冷凝液先进
入新增加的工艺冷凝液预热器 （C１０２１０ ） ，利用 TV‐
１２２９部分转化气预热 ，然后再通过工艺冷凝液换热器

（C１０２０５）加热后进入汽提塔 ；经工艺冷凝液预热器

（C１０２１０）换热后的 TV‐１２２９部分转化气 ，进入新增加

的分离器 F（F１０２０７） ，分离工艺冷凝液后 ，与出分离器

B （F１０２０５）的转化气混合 ，最后进入转化气水冷器

（C１０２０４） 。
　 　 ５）来自脱氧槽的锅炉水经锅炉给水泵（J１０２０２）升
压后 ，进入新增加的锅炉给水预热器 a（C１０２０９） ，采用

富余的低压蒸汽加热 ，然后再通过锅炉给水预热器

（C１０２０２ ）进入转化汽包 ；出锅炉给水预热器 a
（C１０２０９）的蒸汽冷凝液与来自脱盐水加热器 a
（C１０２１１）的脱盐水混合后 ，进入脱氧槽 。

　 　 ６）对 C１０２０１ 、C１０２０２ 、５ ＃ 盘管以及相应管道的保

温设施进行整改 ，减少设备 、管道的热损失 ，提高转化

汽包产汽量 。

４ ．１ ．２ 　方案 １的衡算结果

　 　由计算可知 ，经方案 １ 优化后 ，C１０２０１ 的换热量
为 ７８ ．８１７ ４ × １０

６ kJ／h ，C１０２０９的换热量为 １３ ．０６１ ６

× １０
６ kJ／h ，C１０２０２的换热量为 １６ ．８０５ １ × １０

６ kJ／h ，
５

＃ 盘管的换热量为 ４７ ．３４３ ８ × １０
６ kJ／h ，转化汽包产

汽量为 ６４ ．２２ t／h 。汽提塔可在原产汽量的基础上增
产蒸汽 １ ．９９８ t／h 。
４ ．１ ．３ 　方案 １的经济效益衡算

　 　方案 １的经济效益衡算结果如表 ４所示 。

4 ．2 　方案 2
４ ．２ ．１ 　优化措施

　 　方案 ２与方案 １ 的其他优化措施都相同 ，唯一不

同之处在于 ：对于 ５ ．３１ ～ ６ ．３１ t／h放空处理的富余低
压蒸汽的利用 ，方案 １采用加热锅炉给水回收富余低

压蒸汽热量的方式 ；方案 ２则采用低压蒸汽透平（凝汽

式）驱动循环水泵的方式 。

４ ．２ ．２ 　方案 ２的衡算结果

　 　由计算可知 ，经方案２优化后 ，C１０２０１的换热量

表 4 　方案 1经济效益衡算结果表

单元 项 　 目 数据
经济效益／

万元 · a － １

燃料
天然
气 　

锅炉燃料天然气量／m３
· h － １

６００

进 ５
＃ 盘管烟气由 ５８３ ℃ 提至

６５０ ℃ ，转化炉辅助烧嘴增加的
燃料天然气量／m３

· h － １

－ ２３６ �．５６

小 　 计 　 ３６３ �．４４ ４１３ 唵．４４９ ３

蒸汽
冷凝
液 　

回收低压蒸汽冷凝液量／t · h － １
　 　 ５ �．３１

开工锅炉排污量／t · h － １
　 　 ０ �．５０

小 　 计 　 　 ５ �．８１ １６ 唵．７３２ ８

电

开工锅炉鼓风机电机额定功率／kW ５５ �
开工锅炉引风机电机额定功率／kW ７５ �
开工锅炉给水泵电机额定功率／kW ９０ �
磷酸盐泵电机额定功率／kW ０ è．５５

小 　 计 １３２ 蜒．３３ ４９ 唵．５４４ ４

总 　 计 ４７９ 唵．７２６ ５

　 　 注 ：１ ．甲醇装置每年按 ７ ２００ h 运行时间计 ；２ ．天然气价格按 １ ．５８

元／m３ （不含税）计 ；３ ．天然气低热值按 ３６ ９６９ ．４ kJ／m３ 计 ；４ ．脱盐水价
格按 ４ ．０ 元／t 计 ；５ ．电价按 ０ ．５２ 元／kW · h 计 ；６ ．电机运行功率按额定
功率的 ６０％ 计 。

为 ７８ ．８１７ ４ × １０
６ kJ／h ，C１０２０２的换热量为 ２７ ．４９８ ３

× １０
６ kJ／h ，５ ＃ 盘管的换热量为 ４７ ．３４３ ８ × １０

６ kJ／h ，
转化汽包产汽量为 ６３ ．２４ t／h 。汽提塔可在原产汽量
的基础上增产蒸汽 １ ．４７７ t／h 。
４ ．２ ．３ 　富余低压蒸汽的利用方案

　 　富余低压蒸汽作放空处理不仅未回收低压蒸汽所

蕴涵的能量 ，同时也是水资源的浪费 。结合川西北气

矿甲醇厂实际情况 ，拟采用低压蒸汽透平（凝汽式）驱

动循环水泵的方案 ，以利用低压蒸汽 。

　 　经咨询国内某低压蒸汽透平制造厂商 ，采用凝汽

式透平驱动 １台循环水泵的消耗如表 ５ 、６所示 。

表 5 　低压蒸汽透平机组耗蒸汽情况表

项 　目 压力／MPa 温度／℃ 耗蒸汽量／t · h － １

汽轮机 ０ 沣．５ １８０ '５ V
射汽抽气器 ０ 沣．５ １８０ '０  ．５４

启动抽气器 ０ 沣．５ １８０ '０  ．６５

汽轮机密封蒸汽 ０ 沣．５ １８０ '０  ．１５

表 6 　低压蒸汽透平机组冷却水情况表

设备名称 供水温度／℃ 用水量／ t · h － １

油冷却器 ３２ 创１５ @．０ ～ ２２ ．５

表面冷凝器１）
３２ 创６００ 忖．０

　 　 注 ：１）冷却面积为 １５０ m２ 。
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４ ．２ ．４ 　方案 ２的经济效益衡算

　 　方案 ２的经济效益衡算结果如表 ７ 。

表 7 　方案 2经济效益衡算表

单元 项 　 目 数据
经济效益／

万元 · a － １

燃料
天然
气 　

锅炉燃料天然气量／m３
· h － １

６００

进 ５
＃ 盘管烟气由 ５８３ ℃ 提至

６５０ ℃ ，转化炉辅助烧嘴增加的
燃料天然气量／ m３

· h － １

－ ２３６ n．５６

小 　 计 　 ３６３ n．４４ ４１３ �．４４９ ３

蒸汽
冷凝液

回收低压蒸汽冷凝液／t · h － １
５

小 　 计 ５ １４ 殚．４ 　

电

开工锅炉鼓风机电机额定功率／kW ５５ n
开工锅炉引风机电机额定功率／kW ７５ n
开工锅炉给水泵电机额定功率／kW ９０ n
磷酸盐泵电机额定功率／kW 　 　 ０ n．５５

循环水泵电耗／kW 　 ２４９ n．９０

低压蒸汽透平机组电耗／kW － １２ n．５０

小 　 计 　 ３６９ n．７３ １３８ �．４２６ ９

总 　 计 ５６６ �．２７６ ２

　 　 注 ：１ ．甲醇装置每年按 ７ ２００ h 运行时间计 ；２ ．天然气价格按 １ ．５８

元／m３ （不含税）计 ；３ ．天然气低热值按 ３６ ９６９ ．４ kJ／m３ 计 ；４ ．脱盐水价
格按 ４ ．０ 元／t 计 ；５ ．电价按 ０ ．５２ 元／kW · h 计 ；６ ．电机运行功率按额定
功率的 ６０％ 计 。 ７ ．低压蒸汽透平机组的油冷却器 、表面冷凝器需消耗
循环冷却水 ，扣除此部分循环冷却水 ，低压蒸汽透平驱动的循环水泵实
际供应的循环水量为 １ ２４７ ．５ t／h ，按线性折算 ，可节省循环水泵电耗
２４９ ．９ kW 。

5 　优化方案评述

　 　联合压缩机透平的中压蒸汽 Ⅰ 的设计耗量为

１４ ．６ t／h ，由于工艺条件的改变 ，２００９年联合压缩机透

平的中压蒸汽 Ⅰ 的耗量下降为 １３ ．５ t／h ；因此 ，方案

１ 、方案 ２的蒸汽系统均能满足自平衡 ，甲醇装置正常

运行期间可停运开工锅炉 。

　 　方案 １的投资低 ，投资回报期可控制在 ０ ．５ a内 。

该方案中压蒸汽产量更高 ，中压蒸汽 Ⅰ会出现富余 ，可

考虑采用蒸汽透平回收此部分富余中压蒸汽 Ⅰ 的能

量 ，并替代电机作为适合泵或风机的动力 ，从而进一步

降低装置能耗水平 。若考虑降低投资成本 ，不回收此

部分富余中压蒸汽 Ⅰ能量 ，可减少转化炉辅助烧嘴的

燃料气量 ，降低进转化炉对流段 ５
＃ 盘管烟气温度 ，减

少中压蒸汽产量 ，从而控制中压蒸汽 Ⅰ放空量 。

　 　方案 ２ 与方案 １ 对富余低压蒸汽的利用方式不

同 。方案 １采用加热锅炉给水回收富余低压蒸汽热

量 ；方案 ２则采用低压蒸汽透平（凝汽式）驱动循环水

泵 ，从而可节省循环水泵的电耗 ，同时还可回收低压蒸

汽冷凝液 ，既节能又节水 。方案 ２增加了低压蒸汽透

平机组 ，相较于方案 １ 投资高一些 ，但经济效益更好 ，

投资回报期可控制在 １ a内 。

　 　以上 ２ 种方案均能解决川西北气矿甲醇厂自

２００３年以来自产蒸汽不能满足自平衡的问题 ，但着眼

于长期经济效益来看 ，方案 ２ 优于方案 １ 。因此在投

资允许的条件下 ，建议采用方案 ２的设计来对川西北

气矿甲醇厂进行优化改造 。
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