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一、目的
石化事業部為提升年產量35萬公噸乙烯的第四輕油裂解工場設備之操作性能，計畫利用建立製程模型來提高設備效率及確定相關製程的改善。因此在民國94年規劃「第四輕油裂解工場烯烴製程建模與效能改善工作」計畫，目的有二：

一、獲得與實際工場操作最吻合的製程模型，讓中油工程師能夠藉由執行模型而能
(1)解決工場問題

(2)評估工場去瓶頸工作以改善製程效益

二、經由本案執行各階段所做的技術轉移，培訓中油公司技術人員未來有能力進行
(1)維護製程模型及模型更新（因工場更新）

(2)應用到其他工場製程的建模及調諧
此計畫之主要工作內容包括: 

1.建模與調諧:建立輕裂工場烯烴製程穩態、離線模擬模型,並以操作數據諧模型。

2.製程分析:應用夾點分析技術進行整體製程分析。

3.製程改善:確定零投資成本/低投資成本的改造機會,提高本計畫所述的製程裝置的操作性能；初步界定改進機會，量化每項改善的成本和效益。

4.專業開發:針對選定的建議方案,進行初步的成本/效益分析,提供主管決策參考。

5.技術轉移訓練:派員赴國外與廠商一同工作,學習上述技術之訣竅。如此未來可自行維護所建置之模型,使執行模型所得數據與工場實測值得以吻合,能長期發揮模型實用價值。

而本次出國研習主要目的就是為了配合此委外計畫之技術轉移，獲得製程建模的技術以及方法。

二、行程
	 起 訖 日 期
	天 數
	 到 達 地 點
	   詳  細  工  作  內  容

	94.11.30-94.12.01
	2
	台北-曼徹斯特
	起程

	94.12.2-95.01.26
	56
	曼徹斯特
	至Aspen Tech公司技術轉移及訓練

	95.01.27-95.01.28
	2
	曼徹斯特-倫敦
	返程


AspenTech公司創建於1981年，當時是為了將麻省理工學院所研發之”Advanced System for Process Engineering”(簡稱ASPEN)軟體商業化而成立，1994年AspenTech在納斯達克(NASDAQ)上市，多年來併購了23家公司或部門，如B-Jac、Bechtel集團之PIMS部門、Zyqad Ltd.、及Hyprotech等，其著名之軟體包括Aspen Plus、Hysys、B-Jac、HX-Net、PIMS等。目前公司總部位於美國麻薩諸塞州之坎布裏奇市，在全球25個國家設有50多個辦事處，雇有2000多名員工。
此次研習地點是AspenTech公司位於英國曼徹斯特之分公司，主要是因為AspenTech公司內部輕裂製程專家及「第四輕油裂解工場烯烴製程建模與效能改善工作」之主要技術執行人員在此地工作。 
三、研習內容
（一）建模範圍
此次研習主要是學習建立第四輕油裂解工場烯烴製程模式及如何調諧以符合現場實際操作狀況，建模工作範圍為第四輕油裂解工場烯烴製程（含乙炔回收系統）及汽油氫化製程（含C5、C9回收系統），但不含丁二烯萃取工場。流程概述如下：

第四輕油裂解工場烯烴製程（含乙炔回收系統）
第四輕油裂解工場之乙烯製程產能為35萬公噸/年，由Lummus公司設計。工場1984年開始生產，共有10座裂解爐：9座SRT-III式爐管（其中6座SRT-III式爐管95年底將逐步更新成SRT-VI）和1座SRT-I式爐管用於乙烷循環裂解，進料為輕油和Gas Oil，所產的乙烷在循環迴路中全部裂解，本計畫包含此三種進料形式之裂解爐。所生產的乙炔有兩套處理裝置，先經DMF乙炔萃取單元，再送乙炔加氫裝置處理。

工場的產品有：氫氣、甲烷、乙炔、聚合級乙烯、化學級/聚合級丙烯、粗丁二烯、C5、BTX、C9+、塔底油等。

工作範圍包括：（不含丁二烯萃取工場）

· 裂解裝置裂解區、低溫區和冷凍系統

· 裂解裝置蒸汽系統
第四輕油裂解工場汽油氫化製程（含C5、C9回收系統）

從第四輕油裂解乙烯裝置出來的粗裂解汽油（RPG），先經去C5塔、去辛烷塔後，其中重成分經Rerun塔，生成未處理的C9+重組份，另外產生未處理的C5和C6-C8餾份，泵進到汽油加氫處理裝置（GHU），在汽油加氫處理裝置中加氫處理，此裝置可同時處理第三輕裂工場和第四輕裂工場的粗裂解汽油。

加氫處理在兩座反應器中進行。第1級反應器的產品，通過去C5塔，生產C5餾份產品。C6+的物料通過去辛烷塔，生產C6-C8富芳香烴餾份產品，重汽油被分割成C9-204oC的重汽油和204+oC的重產品。芳香烴餾份產品，在第2級反應器中，經加氫處理，然後經汽提塔，生成經加氫的富芳香烴產品，作為四芳工場進料。

工作範圍包括：
· 汽油加氫處理製程的反應和分離系統

· C5和C9回收系統

Model準確度要求

經調諧後建置完成之Model，執行Model建立之Basic Case與實際工場操作變數相接近情況下，需達到下列要求：

1)以設計數據為Model初始條件，模擬結果各項產品之品質合乎中油公司的規格（詳附件二）

2)Model模擬之結果與工場實際數據比對，主要產品乙烯(C2=)回收率之相對誤差低於2%。

Model可靠度要求
工場在不同煉量時，裂解爐在不同操作溫度條件下，執行Model可達規範要求準確度。
此外模型需符合下列要求：

(1)
熱量和質量平衡

(2)
包括所有主要的設備，如：裂解爐、換熱器、冷凍箱、塔槽、壓縮機和泵

(3)
模型應該具有放大和預測功能

(4)
包含壓力降的估算

裂解模型可通過簡單的介面，連接與本公司所擁有單獨的SPYRO動力學裂解模型(TECHNIP，Pyrotec Division)。SPYRO的輸出產率文字檔，可被裂解模型讀入以提取產率格式。

必須將Spyro模擬的產品組成輸入到到乙烯裝置模型的進料組成。乙烯裝置模型模擬的產率結果，能以固定的格式表示。而壓縮機和蒸汽透平的詳細模型，必須使用原製造商的性能曲線，而且需做塔槽內部的流體力學計算（利用製程模擬工具提供的功能）。但不必進行裂解爐的詳細熱模型。

此外模型必須提供基本的Microsoft® Excel介面，以簡化操作和使用。而裂解區、冷凍區和蒸汽系統必須能整合成一個的模型。該模型按一定的結構，此製程模型中，小的子區可以分別獨立修改和模擬。

汽油氫化製程需有一個獨立的模型，汽油氫化製程模型和烯烴製程模型，可經由Excel介面連結。來自烯烴製程的模型和汽油氫化製程的模型其模擬及計算結果將返回到Excel。
（二）建模流程
AspenTech公司建模流程如下：

 1.收集現場數據，建立Material Balance—以94/10/26~27之操作數據為基準
2.建立工場實際操作流程圖(Visio files)

3.依照工場實際操作流程建構Point Model

--Point Model是為專門用以Match 10/26~10/27 Data之Model

4.以Point Model為基礎，進行Scalar Model建構

--Scalable Model則為用於預測不同操作條件之Model。

5.以Scalar Model為工具，進行各項建議案之評估

（三）工場質量平衡
94/10/26~27之操作數據所建立之裂解區及低溫區質量平衡如下

[image: image1.emf]
汽油氫化區之質量平衡如下
[image: image2.emf]
燃料氣之質量平衡如下：

[image: image3.emf]
蒸汽之質量平衡如下

[image: image4.emf]
整體質量平衡如下：

[image: image5.emf]
（四）模式建立
Point Models分為三個部分；Hot-End（裂解區）、Cold-End（低溫區）和GHU（汽油氫化製程），由於裂解爐之質能平衡涉及Fuel Gas之用量，也關係著四輕能耗之計算，因此另外發展裂解爐Model作為Fuel Gas之用量計算之基礎，以下分別探討各model之架構。
裂解爐燃料氣使用量計算探討

目前裂解爐操作型態如下：

· Naphtha/C5 進料 (6 座SRT-III 正常操作)

· Gas Oil進料 (1 座SRT-III正常操作)

· Ethane進料 (1 座SRT-I正常操作)

燃料氣使用量直接關係著裂解爐之能耗表現，但若只憑藉儀表讀數往往無法滿足平衡計算，也因此無法呈現出真正操作情況。燃料氣之消耗與Steam之產生及裂解爐能量平衡計算息息相關，因此必須從儀表讀數、Steam產生平衡計算及裂解爐能量平衡計算中取得一最佳判斷點。

儀表讀數

從燃料氣槽D-6103進出之儀表讀數平衡計算如下：
	Fuel Gas Balance

	產出(kg/hr)
	消耗(kg/hr)

	FI-13004 HP Methane            
	19239
	Furnace Consumption (計算)
	<21864

	FI-13016 LP Methane
	4720
	FM-61013A Export
	1821

	FI-17019 Acetylene Production
	118
	FM-61013A Export Bypass
	??

	FI-61014B From Assoc Units
	0
	FI-61014A To Assoc Units
	92

	
	
	FE-2000A Export (猜測值)
	300

	24077
	24077


現場實際操作上，當燃料氣主管線壓力上升時，就會開啟Bypass管線，但此流量並無記錄，另外有一條甲烷輸出管線上之流量測量FE-2000A在測試其間並無讀數，因此只能依經驗猜測。


依計算，燃料氣使用量最大可能值為21,864 kg/hr，而實際燃料氣消耗讀數總和為19,117 kg/hr，但目前實際燃料氣密度低於原設計值，而壓力則大於原設計值，因此讀數會偏低。因此真正燃料氣消耗量應介於19,117~21,864 kg/hr之間。
[image: image6.wmf]Furnace meters

Fuel Gas

(summated)

kg/h

Naphtha (6)

15138

Gas Oil (1)

2275

Ethane (1)

1704

Total

19117


高壓蒸汽(SHP)之生產與平衡
SHP的產量 = 

BFW to furnace steam drum –Blowdown + Desuperheater Spray Water

從儀表FI-11S30可得到SHP之總產率248,437kg/hr，到每一裂解爐Steam Drum之BFW可從FI-11S292得到讀值為174,042 kg/hr，Desuperheater Spray Water並沒有儀表測量，必須由平衡計算，假設BFW中有2.5%Blowdown，則Desuperheater Spray Water的流量由計算得到為78,746kg/hr，據此可得Spray Water / Saturated Steam = 0.46，此值遠較一般合理值0.10～0.12高，因此SHP之儀表讀數可能超過實際值。

下表為BFW及各操作裂解爐之蒸汽平衡，其中Offline 裂解爐F-1109、F-1109為包括在內(F-1109產生6334kg/hr SHP)。

[image: image7.wmf]Furnace meters

BFW to Drum

BD

Spray

Spray

SHP Prod

(summated)

kg/h

kg/h

kg/h

Ratio

kg/h

Naphtha (6)

146822

3671

62821

0.439

205972

Gas Oil (1)

14901

373

7648

0.526

22176

Ethane (1)

10142

254

3773

0.382

13661

Total

171865

4297

74241

0.443

241809


裂解爐進料與燃料氣用量及蒸汽產量之比例

[image: image8.png]Fumnace | HC Feed | Fuel Gas/HC | SHP make/HC
Type kgh | MassRatio | Mass Ratio
Naphtha (5) | 133096 0114 1546
Gas O (1) 24509 0093 0.905
Ethane (1] 9910 0.172 1379





根據裂解放熱量，相對燃料氣用量比例大小順序應該為Ethan / Naphtha/ Gas oil，而且對Naphtha進料而言，SHP make/HC比約在1.35左右，上表之數據顯得有些偏高。


總結認為從儀表得到之SHP的產量偏高，BFW儀表正確，而燃料氣實際用量大約比儀表值高5~10%。


從整體Steam平衡可以估算SHP之合理產量約185,000 kg/hr，假設有2.5% Blowdown，則Desuperheater Spray Water約為17,400 kg/hr(Spray Water / Saturated Steam = 0.1)，利用以上數據，可以建立裂解爐質能平衡Model以計算正確之燃料氣實際用量。以下分別就Naphtha/ Gas oil / Ethan 進料，探討其裂解爐質能平衡Model。

裂解爐質能平衡Model之架構如下：
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Naphtha Furnace Model
已知操作數據

HC feed 


           133,096 kg/h



Dilution Steam 

        66,548 kg/h

Coil Outlet conditions

    820 °C

BFW to Drums

           146,822 kg/h


SHP make and temperature
   [205,972 kg/h] / 470 °C

Radiant Coil Inlet

       568 °C


Stack temperature

       150 °C


Fuel Composition 

       95% CH4, 5% H2 (mole approx)

Stack oxygen

           [4.24] mole%
假設值:

HC preheat temperature
       175 °C


BFW Preheat


  248 °C (selected to match metered BFW to drums)

Satd SHP preheat
  385 °C (selected to match SHP bank UA’s)

管壁溫差平均溫度228℃是由Spyro計算得到

[image: image47.wmf]SRT-III Coil

[image: image10.wmf]CPC Spyro Output Data (Naphtha SRT-III)
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Model計算結果見下表
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Temp 

Duty

Block

LMTD

UA

Name

C

MMkcal/h

Name

C

T In C

T Out C

Name In

Name Out

kcal/hr.C

Flame Temp

Flue Gas

FGAS1

1781

Bridge Wall

Flue Gas

FGAS2

1139

79.294

HXRADBOX

568

820

CGAS1

Flue Gas

FGAS3

732

47.287

HX-STMHC

555

193

568

STM-HC1

STM-HC2

85192

Flue Gas

FGAS4

587

15.962

HX-SHP2

267

315

470

SHP3

SHP4

59707

Flue Gas

FGAS5

483

11.185

HX-SHP1

187

310

385.0

SHP1

SHP2

59700

Flue Gas

FGAS6

332

15.601

HX-BFW

208

148

248.1

BFW1

BFW2

74838

Stack

Flue Gas

STACK

150

18.119

HX-HC1

120

60

175

HC1

HC2

150533

Qrad

79.294

42.3%

Qconv

108.155

Radiant Box Factor:

2.07169E-05

Qtot

187.449

CASE:

Naphtha Furnaces - Test Run / Tuning 

XS O2 -1%, SHP -24.9%

kg/h

mole%

Fuel

16540

XS O2

3.24%

Wet Air

345017

Flue Gas

361556

Ratio

HC

133096

Dil Steam

66548
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BFW

146822

0.0%

Drum BD

3671

assumed
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143151
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Process
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Gas Oil Furnace Model
已知操作數據


HC feed conditions

     24,509 kg/h




Dilution Steam conditions
 14,705 kg/h


Coil Outlet conditions

   740 °C


BFW to Drum


      14,901 kg/h


SHP make and temperature
  [22,176 kg/h] / 468 °C


Radiant Coil Inlet

       489 °C



Stack temperature

       167 °C



Fuel Composition 

       95% CH4, 5% H2 (mole approx)


Stack oxygen

           [4.92] mole%

假設值:


HC preheat temperature
 230°C



BFW Preheat


     247°C 
(selected to match metered BFW to drum)


Satd SHP preheat

 399 °C (selected to match SHP bank UA’s)

管壁溫差平均溫度237℃是由Spyro計算得到

[image: image12.wmf]CPC Spyro Output Data (Gas oil SRT-III)
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Model計算結果見下表
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Ethane Furnace Model
已知操作數據


HC feed conditions

    2,804 kg/h




Dilution Steam conditions
    4,902 kg/h


Coil Outlet conditions

       820 °C


BFW to Drum


      [10,142] kg/h


SHP make and temperature
  [13,661] kg/h / 469 °C


Radiant Coil Inlet

       546 °C



Stack temperature

       225 °C



Fuel Composition 

       95% CH4, 5% H2 (mole approx)


Stack oxygen

            [5.83] mole%

假設值:


HC preheat temperature
       270 °C



BFW Preheat


       194 °C (estimate)

Satd SHP preheat

       381 °C (to match SHP bank UA’s)
管壁溫差平均溫度204℃是由Spyro計算得到

[image: image14.wmf]CPC Spyro Output Data (Ethane SRT-I)
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Model計算結果見下表
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總結

依照現有數據及Model計算結果，燃料氣用量為20,656 kg/hr，而蒸汽之產量為185,001 kg/hr，BFW為174,291 kg/hr，Desuperheater water為15,067 kg/hr，這些數據乃作為計算四輕能耗及未來進行各項製程改進策略之依據。
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Hot-End（裂解區）之Point Model架構
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Hot-End（裂解區）Point Model結果與實際值之比較

	CPC ETHYLENE - TEST RUN Hot End Material Balance

	CPC_Hot_TestRun_Rev4.bkp
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	Tag
	Description
	Stream
	Unit of
	Plant
	Model
	Diff
	Error
	Status

	　
	　
	　
	　
	Measure
	Value
	Value
	　
	%
	　

	Inputs
	FM-11038A
	Naphtha/C5's
	111A
	kg/h
	133096
	133024
	-72
	-0.1%
	ok

	　
	FM-11019A
	Gas Oil
	115
	kg/h
	24509
	24509
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Flux oil
	FLUXOIL
	kg/h
	2920
	2920
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Wash oil
	WASHOIL
	kg/h
	780
	780
	0
	0.0%
	ok

	　
	FIC-5211
	BD Vent
	BDVENT
	kg/h
	42
	42
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Feed Sulphur & DMDS (as H2S)
	S-AS-H2S
	kg/h
	17
	17
	0
	0.0%
	ok

	　
	FI-13060
	Ethane recycle ex Cold End
	451
	kg/h
	9910
	9913
	3
	0.0%
	ok

	　
	FI-17003
	LP C2= Recycle
	745
	kg/h
	380
	304
	-76
	-20.0%
	!

	　
	FI-17010
	MP C2= Recycle
	710
	kg/h
	445
	493
	48
	10.8%
	ok

	　
	FI-17008
	HP C2= Recycle
	707
	kg/h
	419
	450
	31
	7.3%
	ok

	　
	FIC-13064
	C2= Fractionator Vent
	450
	kg/h
	8
	8
	0
	2.5%
	ok

	　
	FI-14026
	Methane Stripper Vent
	557
	kg/h
	1756
	1011
	-745
	-42.4%
	!

	　
	FR-14020
	MAPD Vent
	MAPDVENT
	kg/h
	62
	45
	-17
	-27.4%
	!

	　
	FIC-1044
	Debutanizer Bottoms ex Cold model
	592A
	kg/h
	12732
	12831
	99
	0.8%
	ok

	　
	　
	Total HC In
	　
	　
	187076
	186347
	　
	　
	　

	Outputs
	FM-11017A
	PFO
	145
	kg/h
	13488
	14217
	729
	5.4%
	!

	　
	FM-11013A
	PGO
	143
	kg/h
	2205
	2205
	0
	0.0%
	ok

	　
	FM-14042
	Pyrolysis Gasoline
	594
	kg/h
	33434
	33103
	-331
	-1.0%
	ok

	　
	FI-13001
	Cracked Gas to Cold End
	302
	kg/h
	124376
	117709
	-6667
	-5.4%
	!

	　
	FI-12050
	Condensate to DeProp No.2
	292A
	kg/h
	16827
	19097
	2270
	13.5%
	!

	　
	　
	Acid Gas
	ACIDGAS
	kg/h
	30
	30
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Less water in PFO
	145
	kg/h
	-13
	-13
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Less water in PGO
	143
	kg/h
	-2
	-2
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Less water in Condensate
	292A
	kg/h
	0
	0
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Total HC Out
	　
	 
	190345
	186346
	　
	　
	　

	　
	　
	Mass Bal Difference
	　
	　
	3269
	0
	　
	　
	　


Cold-End（低溫區）之Point Model架構
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Cold-End（低溫區）之Point Model結果與實際值之比較

	CPC Ethylene - Test Run Cold End Material Balance

	CPC_Cold_TestRun_Rev4.bkp　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	Tag
	Description
	Stream
	Unit of
	Plant
	Model
	Diff
	Error
	Status

	　
	　
	　
	　
	Measure
	Value
	Value
	　
	%
	　

	Inputs
	FI-13001
	Charge Gas from E-1304
	302
	kg/h
	124376
	117709
	-6667
	-5.4%
	!

	　
	FI-12050
	Cond Stripper Btms
	292
	kg/h
	16827
	19097
	2270
	13.5%
	!

	　
	FI-16008
	Ethylene Cryo Storage BOG
	858
	kg/h
	311
	311
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	Total In
	　
	　
	141514
	137117
	　
	　
	　

	Outputs
	FI-13073 - FI-31001
	Ethylene Product (Vapour)
	442
	kg/h
	45664
	45665
	1
	0.0%
	ok

	　
	　
	Ethylene Product (Liquid)
	443
	kg/h
	0
	0
	0
	
	

	　
	FI-13008
	Hydrogen Export
	387
	kg/h
	1797
	1957
	160
	8.9%
	!

	　
	FI-13016 + 13004 + 17019
	Total Fuel Gas
	FUELGAS
	kg/h
	24077
	23932
	-145
	-0.6%
	ok

	　
	FI-17020
	Acetylene
	ACETPROD
	kg/h
	352
	354
	2
	0.6%
	ok

	　
	FM-14034
	Propylene (Poly)
	568
	kg/h
	20856
	20819
	-37
	-0.2%
	ok

	　
	FM-14030B
	Propylene (Chem)
	560
	kg/h
	3763
	3763
	0
	0.0%
	ok

	　
	FM-14031
	LPG
	578
	kg/h
	773
	777
	5
	0.6%
	ok

	　
	FM-14040
	Mixed C4s
	589
	kg/h
	15130
	14768
	-362
	-2.4%
	ok

	　
	FIC-14044
	Debutanizer Bottoms
	592A
	kg/h
	12732
	12831
	99
	0.8%
	ok

	　
	FI-13060
	Ethane Recycle
	451
	kg/h
	9910
	9913
	3
	0.0%
	ok

	　
	FIC-13064
	Ethylene Fractionator Vent
	450
	kg/h
	8
	8
	0
	0.0%
	ok

	　
	FI-17008
	HP Ethylene Recycle from ARU
	707
	kg/h
	419
	450
	30
	7.2%
	!

	　
	FI-17010
	MP Ethylene Recycle from ARU
	710
	kg/h
	445
	493
	48
	10.8%
	!

	　
	FI-17003
	LP Ethylene Recycle from ARU
	745
	kg/h
	380
	304
	-76
	-20.0%
	!

	　
	FR-14020
	MAPD Vent from D-1406
	106
	kg/h
	62
	45
	-17
	-27.4%
	!

	　
	FIC-14026
	Propylene Vent from V-1404/5
	557
	kg/h
	1758
	1011
	-747
	-42.5%
	!

	　
	　
	D-1304 Condensate
	388
	kg/h
	n/a
	27
	
	
	

	　
	　
	Total Out
	　
	0
	138127
	137118
	　
	　
	　

	　
	　
	Difference
	　
	　
	-3387
	1
	　
	　
	　


GHU（汽油氫化製程）之Point Model架構
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GHU（汽油氫化製程）之Point Model結果與實際值之比較

	CPC GHU -  Material Balance

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	Tag
	Description
	Stream
	Unit of
	Plant
	Model
	Diff
	Error
	Status

	　
	　
	　
	　
	Measure
	Value
	Value
	　
	%
	　

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	Inputs
	FI-4302 + FM-81003A
	Feed (Pygas + Slop Oil)
	S3A
	kg/h
	36668
	35871
	-797
	-2.2%
	ok

	　
	FIC-4106
	H2 from NC4
	2
	kg/h
	619
	619
	0
	0.0%
	ok

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	　
	Total In
	　
	　
	37287
	36490
	　
	　
	　

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	Outputs
	FM-4151
	Unhydrogenated C9
	16
	kg/h
	2591
	2533
	-58
	-2.2%
	ok

	　
	FM-4135A
	Fuel oil
	17
	kg/h
	1505
	1496
	-9
	-0.6%
	ok

	　
	FM-4110A
	C5 Product
	12
	kg/h
	8029
	8058
	29
	0.4%
	ok

	　
	FM-4114 + Wash Oil
	Hydrogenated C9 Product
	15B
	kg/h
	2776
	2777
	1
	0.0%
	ok

	　
	FM-4203
	BTX Product
	25
	kg/h
	21020
	21011
	-9
	0.0%
	ok

	　
	FI
	Gas from D-4302 to Flare
	V4301VNT
	kg/h
	0
	0
	0
	
	

	　
	FI
	Gas from D-4303 to Ejector
	V4302VNT
	kg/h
	0
	0
	0
	0.0%
	ok

	　
	FI
	Gas from D-4107 to Ejector
	V4103VNT
	kg/h
	0
	0
	0
	
	

	　
	FI-4134
	Gas from D-4105 to Flare
	11
	kg/h
	224
	220
	-4
	-2.0%
	ok

	　
	FI
	Gas from D-4106 to Ejector
	V4102VNT
	kg/h
	0
	0
	0
	
	

	　
	FI-4208
	Waste H2 from D-4201 to HDS Unit
	22
	kg/h
	143
	307
	164
	114.1%
	!

	　
	FI-4211
	Gas from D-4203 to Flare
	24
	kg/h
	28
	88
	60
	217.4%
	!

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　

	　
	　
	Total Out
	　
	kg/h
	36316
	36490
	　
	　
	　

	　
	　
	Difference
	　
	　
	-971
	0
	　
	　
	　

	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　
	　


（五）四輕操作現況評估及初步改善建議
根據合約規定，AspenTech於開工會後，經現場調查，了解四輕工場操作後一個月內，必須針對單元提出操作改善建議，並量化效益，供中油公司進行操作改善參考。而且這製程或操作改善建議應著重於： 

(1).節約能源

(2).降低操作成本

(3).在低投資成本前提下提高產能

針對不同的製程改善方案，進行成本與效益的權衡研究。如果確有提高產能的機會，才會考慮選擇採用低成本投資來提高產能，根據潛在的初步效益大小，AspenTech會提出一份按優先順序排列的製程改善方案清單，供中油參考。這些改善的方案，須與中油磋商，以排定優先順序，並且確認需做進一步研究的項目。

AspenTech於94/12/2完成初版Site Survey Report，由於其中有關能耗及燃料氣及蒸汽使用量數據上與林園廠認知觀念有所差距，林園廠並於94/12/29派遣輕裂工場長梁華棟至英國與AspenTech就工場操作及數據異常部分澄清與討論，AspenTech於95/01/18再交Site Survey Report之修正版。重點如下：
(1)根據94年10月26~27兩日所進行的Test Run所收集之數據及林園廠所提供之價格進行評估，四輕目前單位產量的能耗偏高，包括汽油氫化製程及裂解製程，每生產一公斤乙烯所需能耗約在7,655Kcal，假設汽油氫化製程所消耗之能源占總額之10%，則四輕目前裂解區之乙烯所需能耗為7,079Kcal/kg，根據經驗，一般裂解廠家之能耗約在6,000~6,500Kcal/kg Ethylene，而設計上可達到5,500 kcal/kg Ethylene。

(2)AspenTch也分析能耗過高的原因，其中包括蒸汽洩漏、Purge之過度使用、Turbine之效率不佳及部分熱換器及設備未能使用以回收能源。

(3) AspenTch分別針對裂解區、低溫區及汽油氫化工場提出各項初步改善建議，但是其中部分還需進一步深入評估及與現場討論可行性。

(4)以上這些評估之成本基礎乃以林園提供之內部轉播計價為依據。林園之內部轉撥計價如下表。

[image: image24.emf]
裂解區所提出之建議及預估效益如下：

1. 降低裂解爐過剩空氣比例至3 mole%

目前裂解爐過剩空氣比例、煙囪排放溫度及爐管進出口溫度等之操作數據如下
[image: image25.emf]
過剩空氣比例比設計建議值2.5~3.0 mole%高，目前空氣控制並未採用自動控制模式，從Stack 通風壓力可看出目前仍有空間可以降低，假設過剩空氣比例比實際值高1 mole%(對流區部分空氣洩漏)，如果能把過剩空氣比例降低1 mole%到約3 mole%，初步估計可節省燃料氣1.7%（353 kg/hr），相當於每年可省下1.897千萬新台幣。
然而在降低過剩空氣比例的同時，由於煙道氣總量也會隨之降低，因此也會減少高壓蒸汽(SHP)之產生，估計約減少2%之高壓蒸汽(3781 kg/hr)，若以內部轉撥計價計算，會得到每年虧損1.499千萬新台幣的結果，這是由於內部轉撥計價中高壓蒸汽價格高(1057NT$/te)而燃料氣價格(6321NT$/te)太低所造成。
2. 降低製氣油裂解爐操作週期及TLE最高出口溫度

從附錄一中之TLE出口溫度變化圖，可以歸納出以下結果

[image: image26.emf]
飽和高壓蒸汽產量隨著TLE溫差之增加而增加， Naphtha裂解爐因Fouling而溫差下降11%，是在合理範圍，乙烷裂解爐到歲修前溫差只下降1%，而製氣油裂解爐之溫差下降41％，則超過太多。
製氣油裂解爐之溫差變化並非線性關係，會因為Fouling的產生而急速增加，因此如果將製氣油裂解爐操作週期減半會使操作末期之TLE出口溫度從550℃降至530℃。
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因此將製氣油裂解爐操作週期減半會得到2 x 6,074 = 12,148 kg飽和高壓蒸汽，比起目前之11,529 kg增加620kg，估計一年可省下5.57百萬新台幣。
3. 重新啟用BFW預熱器E-1126及增加高壓蒸汽SHP溫度至485℃
裂解爐出口之熱量先利用蒸汽系統回收產生高壓蒸汽後，剩餘之熱量由QO(190℃)回收以加熱稀釋蒸汽(E-1132)，原設計上並用以預熱SHP Steam Drum BFW(E-1126)及預熱Dilution Steam Generator之進料程序水(E-1127)，最後未被QO系統回收之熱量藉由汽化汽油分餾塔之迴流而回收至QW(87℃)。
目前實際操作情況為

(1) E-1126已改用為加熱QW

(2) E-1127 改用為QO過濾器

(3) 燃料油汽提塔V-1102目前未操作
(4) 裂解氣汽提塔V-1103目前未操作

(5) 汽油分餾塔V-1101中加入Flux oil以保持QO溫度

由於BFW預熱器E-1126未用於預熱BFW，使得BFW進料溫度從原175℃降至148℃，這將使得SHP產量降低大約4%，為了補償這點（對流區結垢亦是因素之一），目前降低高壓蒸汽SHP溫度485℃至470℃，使得SHP Steam 之Desuperheating spray water流量增加和提高高壓蒸汽SHP產量（約2%），這也可能同時造成進料減少預熱。
因此AspenTech公司建議重新啟用BFW預熱器E-1126作為預熱BFW進料，這可增加高壓蒸汽SHP的生產並減少外界補充量，Desuperheating spray water用量也會降低，高壓蒸汽SHP溫度也可從470℃昇至設計值485℃，並降低進料壓縮機（CGC）及C3R Turbine蒸汽用量。
AspenTech公司估計若能增加BFW進料溫度從148℃升至175℃並將高壓蒸汽SHP溫度也可從470℃昇至設計值485℃，大約可增加高壓蒸汽SHP產量3t/hr，並減少進料壓縮機（CGC）及C3R Turbine蒸汽用量3.5 t/hr，相當於一年可省下5.8千萬新台幣。
4. 重新啟用程序水預熱器E-1127

未使用程序水預熱器E-1127會使稀釋蒸汽所需的中壓蒸汽增加，依照設計，到稀釋蒸汽鼓的程序水應預熱至153.5℃，而不是目前的127.4℃，重新啟用程序水預熱器E-1127可省下4t/h中壓蒸汽，相當於每年可省下1.897千萬新台幣。

5. 操作PGO/PFO汽提塔而停止Flux oil(LCO)之補充
要依設計條件操作裂解氣驟冷油系統是相當不容易（驟冷油溫度203℃～210℃），必須謹慎操作裂解重燃料油汽提塔(PFO Stripper)及製氣油汽提塔(PGO Stripper)以保持裂解氣驟冷油能維持低黏度，目前四輕並未操作PFO 及PGO Stripper，而以沖洗油(Flux oil)注入汽油分餾塔V-1101以保持QO溫度，由於這些Flux oil後來當作燃料油，雖然目前較易操作，但是浪費Flux oil作為低價燃料油，如果能啟用PFO 及PGO Stripper而停用沖洗油，由於低壓蒸汽在內部轉撥計價為0，每年可省下1.45億新台幣。
6. 減少中壓蒸汽洩漏到稀釋蒸汽系統並降低稀釋蒸汽的Purge用量

從94/10/26~27所取的操作數據所顯示的水用量平衡如下：
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操作問題有：
1. 稀釋蒸汽再沸器E-1117A嚴重洩漏

2. 閥PV-11001B洩漏

3. 從計算可得29.6 t/hr驟冷水排放（儀表僅顯示16.8 t/hr）

4. 裂解爐/驟冷區所用的蒸汽Purge高達19 t/hr

如果能降低Purge用量及維修洩漏部分，可省下5.8 t/hr的中壓蒸汽，理想的平衡如下：
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7. 提升CGC第2及第5級壓縮機之效率至設計值

進料壓縮機（CGC）之操作數據如下：
C-1201設計值
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C-1201之94年10月操作數據
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設計值與操作數據比較如下：
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從數據比較可看出第5級出口壓力（32.9 kg/cm2g）遠低於設計值(36.9 kg/cm2g)，這或許也是由於D-1306的壓力(1.8 kg/cm2g)低於設計值，第1級出口壓力和設計值約相同，每一級之溫度都低於設計值，進口體積流量比設計值高5~15%，進口質量流量比設計值高3%，轉速高2%，估計能耗高出6.1％。
其中第2與第5級效率較差，若能提升此二級效率到74%及78%可省下0.74MW 的Shaftwork，減少3.3 t/hr SHP的使用，估計一年可省下3千萬新台幣，如果更換為新型高效率3D Impellers(83%, Polytropic efficiency) 可省下2.46 MW 的Shaftwork，減少11.0 t/hr SHP的使用，相當於一年可省下9.87千萬新台幣。
低溫區所提出之建議及預估效益如下：

1. 降低去乙烷塔V-1302及綠油吸收塔V-1304之迴流量，使乙烯精餾塔V-1303進料中之丙烯含量由目前之4ppm提升至100pmm

去乙烷塔V-1302、綠油吸收塔V-1304、乙炔吸收塔V-1701及乙烯分餾塔V-1303之流程如下：
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由於沒有操作乙炔氫化反應器，V-1304可視為V-1302的延伸，（兩者視為一塔），丙烯及其他C3的分離由到V-1304的迴流所決定，目前至乙烯分餾塔V-1303之進料並沒有成分分析資料，然而從去乙烷塔V-1302塔頂成分分析顯示含有160ppmv的丙烯，利用Model計算可得V-1304塔頂，也就是去乙烷塔V-1302進料中僅含4ppmv的丙烯。
一般其他工場此進料中約含500～1000 ppmv的丙烯，因此可以考慮把V-1302和V-1304的迴流降低以提高進料中丙烯含量，利用Model可得若減少5 t/hr的迴流，可使進料中丙烯含量增加至100 ppmv，同時會減少V-1303的冷凝器Duty，但會增加再沸器Duty，不過可省下丙烯冷凍壓縮機的能耗，約1 t/hr的中壓蒸汽，相當於每年可省下8.6百萬新台幣。
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2. PIC13045A手動全開以降低去乙烷塔之操作壓力，降低去乙烷塔V-1302及綠油吸收塔V-1304之迴流量以保持相同丙烯含量

乙烷塔V-1302目前之操作壓力是由乙烯乾燥器D-1312下游之PIC13045A所控制，由於乙烷塔並無冷凝器，因此並不會對壓力降低有限制，一般而言，壓力愈低，C2和C3的分離效率愈好，因而可降低迴流量。
因此建議把PIC13045A改為手動控制並設為全開，這樣可減少控制閥壓差約0.5kg/cm2，而壓力則隨乙烯分餾塔V-1303而變動。

利用Model計算，在相同乙烯分餾塔進料丙烯含量下，壓力減少0.5kg/cm2可減少700 kg/hr之迴流量，相當於省下丙烯冷凍壓縮機約0.14 t/hr的中壓蒸汽能耗，約每年可省下1.2百萬新台幣。
3. 停止乙炔回收系統之操作並啟用乙炔氫化反應器

四輕原先設計有兩套乙炔處理裝置，只需選擇一種操作，一是乙炔回收系統，另一是乙炔氫化系統，乙炔回收系統是利用DMF (dimethylformamide)作為溶劑回收乙烯分餾塔進料中之乙炔。乙炔氫化系統是將去乙烷塔頂部產品之乙炔氫化成乙烯和乙烷。目前四輕操作乙炔回收系統，並將乙炔做為產品賣給下游公司，由於產量過剩，部分乙炔送至燃料氣系統。

以成本考量，目前操作並符合不經濟效益，因為在乙炔氫化系統中，乙炔最終還是轉化成乙烯，乙烯價格為30,530NT$/t，乙炔價格為17,908NT$/t，而乙炔回收系統還需消耗中壓蒸汽及C3冷凍劑，乙炔氫化系統僅需低壓蒸汽及冷卻水，能耗成本低，況且部分乙炔送至燃料氣系統。
倘若改操作乙炔氫化系統，其經濟效益分析如下：
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汽油氫化區所提出之建議及預估效益如下：

1. V-4301在最小Boil-up量及全迴流操作，
在目前操作是把去戊烷塔塔頂產物與去辛烷塔塔頂產物混合後進入第一級反應器，其實原則上是不需要去戊烷塔塔頂產物，所以可以在全迴流操作並Boil-up最小量以去除少量之水及light gas即可，如此可省下中壓蒸汽之用量。
2. 減少V-4302塔底產品之冷卻

目前操作是以去辛烷塔V-4302塔底產品先經E-4308冷卻器後作為Return ColumnV-4103的進料，在此冷卻進料會增加V-4103再沸器的負荷，也就是會增加E-4114中壓蒸汽的使用，因此減少V-4302塔底產品之冷卻可節省E-4114中壓蒸汽的使用。

3. 減少V-4302塔頂迴流之過冷操作

去辛烷塔塔頂產物先經空氣冷卻器E-4306部分冷卻後，再經E-4307冷卻到38℃，從設計資料顯示原設計Bubble point在50℃，目前去辛烷塔迴流冷卻到39℃，雖然實際成分與設計成分可能有所不同，但目前有可能已經過冷，如果真的已過冷操作，則減少V-4302塔頂迴流之過冷操作可減少E-4305再沸器中壓蒸汽的使用。
四、總結

（一）目前進度
在建模方面，目前完成整廠及Steam之質量平衡和Hot-End及Cold-End之Point Model，GHU部分進度較慢，約完成20~30%。所謂Point Model是為專門用以Match 10/26~10/27 Data之Model，完成Point Model後，還需約6週時間來進行Scalar Model的建構(計畫二月底完成所有之Model)，Scalable Model則為用於預測不同操作條件之Model。依照合約之驗收標準，需合乎下列條件：
(1)以設計數據為Model初始條件，模擬結果各項產品之品質合乎中油公司的規格

(2)Model模擬之結果與工場實際數據比對，主要產品乙烯(C2=)回收率之相對誤差低於2%。

(3)工場在不同煉量時，裂解爐在不同操作溫度條件下，執行Model可達規範要求準確度。
Point Model主要針對上述第二項，目前初步看來應可符合。

下一步進行Scalable model 之建構，約需6週，Scalable model較Point Model複雜，也會有比較多Converge及Flowsheet Design Spec問題，同時接下來也會開始進行各項節能計畫之評估及Pinch Analysis的應用。
原先規劃之時程如下：
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（二）未來工作

(1)評估AspenTech所提出之節能及提高效率之建議，選擇可行方案進行測試。
(2)以另一組操作數據進行Model可靠度驗收
(3)更新爐管後之Model修改
    (a) 如果流程、設備、控制及操作策略未變，則原Scalable需要修改之處不多即可適用
(b) 但如果流程、設備、控制及操作策略改變，則Point Model中之參數就需要re-check， 而Scalable Model中之 ”Flowsheet Design Spec” 及設備之 ”Design Spec” 及 ”Vary” 項目都需要重新考量。
(4)推廣本計畫之建模技術至其他工場以進行節能或提高效率之分析及評估。
此次非常難得能有機會至AspenTech 公司研習2個月，一方面提升建模及調諧的技術，另一方面也對製程建模流程及現場操作評估的考量，有了更深的瞭解。此外除了能直接與建模技術專家面對面討論，解決許多軟體使用上的問題外，也瞭解國外公司嚴謹工作文化及掌握計畫進度的能力，真是獲益良多。
附件一 各裂解爐TLE溫度分佈
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附件二、四輕工場產品規範
1. Olefins Unit
1.1  Polymer Grade Ethylene 

Compositions：

Ethylene   99.9 Mol. %,   min.

Acetylene  5 Mol. ppm, max.

Hydrogen  5 Mol. ppm, max.

Methane + Ethane + Propane  1000 Mol. ppm, max. 

Propylene  20 Mol. ppm, max.

1.2 Polymer Grade Propylene

Compositions：

Propylene   99.8 Mol. %, min.

Paraffins    0.2 Mol. %, max.

Ethylene    10 Mol. ppm, max.

Acetylene   1 Mol. ppm, max.

Methylacetylene (MA) & Propadiene  10 Mol. ppm, max. 

Butadiene   1 Mol. ppm, max.

Butene  1 Mol. ppm, max.

1.3 Chemical Grade Propylene 
Propylene ≧92.0 mol%                            Methylacetylene + Propadiene + Butadiene ≦0.75 mol%

        Ethylene ≦100 ppm

        Butene ≦0.10 mol%

1.4 Acetylene    
Acetylene ≧99.5 mol%
        乙烯  5000 PPM, MAX

         C3’ 1000 PPM, MAX

1.5 Propane

C4’s and heavier  1 Mol. %, max
1.6 Mixed C4’s Product (Unhydrogenated)

Total C3’s and Lighter  0.15 mol. %, max

Total C5’s and heavier  0.3 mol. %, max

1.7 Mixed C4’s Product (selective hydrogenated)

Total C3’s and Lighter  0.15 mol. %, max

Total C5’s and heavier  0.3 mol. %, max

C4’s Diolefin  0.5 mol. %, max

1.8 Pyrolysis Gas Oil (Light fuel oil)

Properties:  API(at  17.5 ℃)   16~20.

1.9 Pyrolysis Fuel Oil (Heavy fuel oil)

Properties:  API(at  17.5 ℃)   8.0 max.

Asphaltenes, 15.0 wt% max  

1.10 Hydrogen
Compositions: 

Hydrogen  95.6 mol.%,  min.
CO + CO2  10 mol. ppm, max
2. 塔槽之規範要求：

2.1汽油氣提塔：  

重汽油產品：Total C4’s   0.35 mol. %, max
2.2第二去丙烷塔：

底部C3含量：    0.1 mol. %, max  

2.3丙烯精餾塔：

丙烷中丙烯之含量 ：  15.0 mol. %, max

2.4 去戊烷塔：

苯之含量0.7 W %, max
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