
(57)【特許請求の範囲】
【請求項１】
　メタン及び水素を含有する軽質炭化水素流からオレフィンを回収する方法において、
　 液体炭化水素調整用流を前記軽質炭化水素流へ注入し、調整された流れを形成
し、
　一連の冷却及び気・液分離工程によって前記調整された流れからオレフィンを凝縮し、
回収し、そして
　前記オレフィンからメタン及び水素を分離する、
工程からなるオレフィン回収法。
【請求項２】
　軽質炭化水素流が、クラッキング炉からの処理された流出物流からなる、請求項１に記
載の方法。
【請求項３】
　 液体炭化水素調整用流が、乾燥器液体流からなる、請求項２に記載の方法。
【請求項４】
　 液体炭化水素調整用流が、 からなる、請求項２に記載の方
法。
【請求項５】
　 液体炭化水素調整用流が、 からなる、請求項２に記
載の方法。
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Ｃ 2欠乏 脱エタン化器塔底流

Ｃ 2欠乏 脱プロパン化器からの流れ



【請求項６】
　

、請
求項２に記載の方法。
【請求項７】
　 ことを含
む 請求項 に記載の方法。
【請求項８】
　

含む、請求項 に記載の方法。
【発明の詳細な説明】
【０００１】
【産業上の利用分野】
本発明は、オレフィンプラントでのオレフィン回収において、液体炭化水素調整用流をク
ラッキング炉流出物流中へ注入し、冷却のためのエネルギー消費量を減少させる、改良さ
れたオレフィン回収法に関する。
【０００２】
【従来の技術】
エチレンは極めて多種類の化学的生成物及びプラスチック生成物を製造する時の汎用的製
造材料である。エチレンは工業的には水蒸気を存在させた炉中で炭化水素を熱分解するこ
とにより製造されているのが典型的である。或る範囲の成分を含む炉流出物流を精製し、
乾燥して水を除去し、圧縮してオレフィン回収領域へ送り、エチレン及び他の凝縮可能な
重質最終成分（エタン、プロピレン、プロパン等）を凝縮するのが典型的である。次にそ
の凝縮した流れを蒸留して軽質成分（メタン及び水素）を除去し、精留して重質最終成分
からエチレンを分離する。
【０００３】
炉流出物流の組成範囲は、用いた炭化水素供給原料の種類を含めた幾つかの因子に依存す
る。３種類の異なった炭化水素供給原料を用い、エチレン形成が最大になるように操作し
た炉の流出物の代表的組成を、表１に与える。
【０００４】
【表１】
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
【０００５】
上から分かるように、水素及びメタン軽質末端成分が、流出物の実質的部分を占める。こ
れらの軽質末端成分は流れの露点温度に望ましくない影響を与える。高い濃度の水素及び
メタンを含む流れからエチレン及び他の成分を凝縮するのには、大きな冷却 (refrigerati
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第一冷却器及び気・液分離器中で調整された流れからオレフィンを部分的に凝縮及び回
収し、第一オレフィン欠乏蒸気流及び第一オレフィン凝縮物流を生成させ、連続的冷却及
び分離工程で前記第一オレフィン欠乏蒸気流からオレフィンを凝縮させることを含む

メタン分離工程が、脱メタン化器蒸留塔中でオレフィンからメタンを蒸留する
、 ６

第一オレフィン凝縮物流からメタン及びそれより軽質の成分を、メタン分離工程へ供給
するためにストリッピングする工程を更に ６



on）力を必要とし、冷却はその方法で必要なエネルギーのかなりの部分を占める。更に、
現存するプラントではエチレン冷却の有効性は限定されており、従ってエチレン生産量を
増加する際の方法の障害になっている。
【０００６】
【発明が解決しようとする課題】
プロピレン冷却（ propylene refrigeration ）により一層多くの凝縮を達成するのに、存
在する軽質末端成分のための埋め合わせを行うのが望ましいであろう。本出願人の知る限
り炭化水素熱分解を用いた一連プラントでは、液体乾燥器、脱エタン化器及び（又は）脱
プロパン化器からの液体炭化水素、特にＣ 2  欠乏液体炭化水素を、流れの露点温度を上昇
させ、冷却エネルギー使用量を少なくし、エチレン冷却からプロピレン冷却へ冷却条件を
移行させる目的で、反応器流出物流中へ再び注入することは未だ知られていない。
【０００７】
【課題を解決するための手段】
オレフィンプラントに冷却の殆どを入力する前に液体炭化水素を反応器流出物流中へ注入
することにより、凝縮する流れの露点温度を上昇させ、冷却条件を比較的冷たいエチレン
冷却から比較的暖かい（ relatively warmer ）プロピレン冷却へ移行させ、エネルギー使
用量を減少させることができる。注入液体は、圧縮領域に続く炉流出物から凝縮した乾燥
器液体、一連の冷却装置から回収された凝縮物、脱エタン化器及び（又は）脱プロパン化
器蒸留塔又はそれらの組合せから再循環されたＣ 2  欠乏生成物からなっていてもよい。更
に、液体炭化水素は、工程へ導入されたプロパン及び（又は）プロピレンの如き外部源か
ら導入してもよい。
【０００８】
一つの態様として、本発明は、水素及びメタンを含有する軽質炭化水素のどのような流れ
からでもオレフィンを回収する方法を与えるが、適切に処理されたクラッキング炉流出物
流であるのが好ましい。一つの工程として、液体炭化水素調整用流を流出物流中へ注入し
、調整された流れを形成する。別の工程として、調整された流れからのオレフィンを、一
連の冷却及び気・液分離工程によって凝縮及び回収する。凝縮したオレフィンを更にメタ
ン分離器で処理し、メタンと水素を分離する。液体炭化水素調整用流は、乾燥器液体流、
Ｃ 2  欠乏脱エタン化器塔底流、Ｃ 2  欠乏脱プロパン化器塔頂流又は塔底流、又はそれらの
組合せからなる。調整された流れ中のオレフィン及び一層重質の成分は、プロピレンを冷
却剤とする第一 (primary）冷却及び気・液分離工程で部分的に凝縮及び回収し、第一欠乏
蒸気流及び第一オレフィン凝縮物流を形成するのが好ましい。第一オレフィン欠乏蒸気流
からのオレフィンを、次に連続的冷却及び分離工程で更に凝縮する。
【０００９】
好ましい態様として、メタン分離器は脱メタン化器蒸留塔からなっていてもよい。第一凝
縮オレフィン流は、プレストリッパー中でメタン及び一層軽質の成分をストリッピングす
るか、又は脱メタン化器蒸留工程へ送ってもよい。
【００１０】
本発明の方法は、脱プロパン化器を最初にした構成（ depropanizer-first arrangement）
で実施することもできる。脱プロパン化器を最初にした構成では、処理された炉流出物流
からＣ 4 +成分を、液体注入工程より前に実質的に分離する。脱プロパン化器を最初にした
構成では、第一オレフィン流出物流をプレストリッパーでストリッピングし、オレフィン
に富む凝縮物流及び第二オレフィン欠乏蒸気流を生成させるのが好ましい。そのオレフィ
ンに富む凝縮物流は、次に脱エタン化器へ送る。第二オレフィン欠乏蒸気流はメタン分離
器へ送る。
【００１１】
別の態様として、本発明は、炭化水素をクラッキングし、水素及びオレフィンを含む流出
物流を生成する炉装置を有するオレフィンプラントを与える。そのプラントは液体炭化水
素調整用流を流出物流中へ注入し、蒸気含有量が低くなった第一冷却剤温度の調整された
流れを生成させるための導管を有する。一連のカスケード型凝縮器及び気・液分離器を適
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用して、調整された流れからオレフィンを凝縮及び回収する。プラントは、凝縮されたオ
レフィンからメタンを除去するための脱メタン化器蒸留塔の如きメタン分離器、及び一つ
以上のカスケード型凝縮器へ第一冷却剤を供給するための冷却系も含む。オレフィンプラ
ントは、液体注入導管より上流に炉流出物流処理装置を有するのが好ましい。その処理装
置は、クーラー、チラー、酸性ガス除去装置、又はそれらの組合せと任意に連なったコン
プレッサー及び乾燥器を有する。オレフィンプラントは、調整された流れからオレフィン
を部分的に凝縮し、カスケード型凝縮器及び分離器へ供給するための第一欠乏蒸気流を生
成させるための第一気・液分離器を操作上伴った第一凝縮器を有するのが好ましい。
【００１２】
オレフィンプラントは、脱エタン化器を最初にするか、又は脱プロパン化器を最初にした
方式を用いることができる。即ち、プラントは、処理された炉流出物から、夫々Ｃ 2  又は
Ｃ 3  及び一層重質の成分を液体炭化水素調整用導管より前に実質的に分離するための蒸留
装置を有することができる。
【００１３】
オレフィンプラントの別の態様として、炉流出物流の一部分からオレフィンを、冷却した
オレフィン欠乏蒸気及び回収された水素及びメタン流に対し熱交換することにより部分的
に凝縮するための一連のカスケード型クロス交換器を配備するのが好ましい。オレフィン
欠乏蒸気を膨張し、更に冷却するために膨張器を配備し、冷却されたオレフィン欠乏蒸気
及び回収された水素及びメタン流を熱交換媒体としてクロス交換器へ送るための導管を配
備するのが好ましい。
【００１４】
本発明の更に別の態様として、オレフィンを含有するクラッキング炉流出物流からオレフ
ィンを回収するための方法の改良を与える。その方法は、第一冷却機中で炉流出物流から
オレフィン及び一層重質の成分を部分的に凝縮し、第一気・液分離器で凝縮オレフィン及
び欠乏蒸気を回収し、一連の第二冷却及び気・液分離工程によって前記欠乏蒸気流からオ
レフィンを凝縮及び回収し、そして前記回収オレフィンを脱メタン化器で蒸留することを
含めた一連の冷却及び気・液分離工程によって炉流出物流からオレフィンを凝縮及び回収
する諸工程を有する。改良は、液体炭化水素調整用流を、オレフィン凝縮工程前に炉流出
物流に注入する工程からなる。
【００１５】
〔本発明の詳細な説明〕
本発明では、種々の工程装置（例えば、圧縮装置、脱エタン化器、脱プロパン化器、冷却
連続装置、等）からの凝縮された液体炭化水素を、冷却連続装置のメタン分離装置よりも
上流の一つ以上の点で再び注入し、流れの調整を行い、プロピレンによる冷却の如き比較
的暖かい温度の冷却剤によって凝縮する液体の量を増大することができる。
【００１６】
図１～２に関し、同じ参照番号は同じ部品を示しており、本発明のオレフィン製造プラン
ト１０は反応管（図示されていない）を有するクラッキング炉１２、及びエタン、プロパ
ン、ブタン、ナフサ、軽油、他の石油留分、又はそれらの組合せの如き炭化水素供給原料
を導入するための供給導管１４を有する。石油化学技術分野でよく知られているように、
炭化水素供給原料は慣用的に水蒸気の存在下で熱分解することによりクラッキングし、エ
チレン、プロピレン、ブタジエン等の如きオレフィンを含むそのままの多成分流出物流１
６を生成する。その粗流出物流１６は、水素、水蒸気、及び或る範囲の炭化水素反応物、
及びメタン、エタン、プロパン、ブタン等を含めた副生成物も含む。粗流出物流１６は、
供給原料の種類、水蒸気含有量、転化速度、及び炉温度、圧力、滞留時間、シビリティー
等を含めた幾つかの因子に依存する組成及び収率を有する。
【００１７】
炉１２での製造に続き、粗流出物流１６を、一般に水蒸気発生及び（又は）水及び（又は
）炭化水素流による一つ以上の急冷により熱回収領域１８で冷却し、その場合、工程の熱
を他の用途のために回収することができる。粗急冷流出物２０を、第一精留冷却領域（図
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示されていない）で任意に蒸留し、重質留分を分離し、水蒸気凝縮物を除去 (knock out）
する。第一精留及び（又は）冷却急冷工程に続き、蒸気を第一圧縮領域２１で圧縮し、酸
性ガス除去領域２２に適した圧力、もし必要ならば、Ｈ 2  Ｓ及びＣＯ 2  を除去するのに適
した圧力にする。酸性ガス除去領域２２は、一般に苛性及び（又は）アミンの如き薬剤を
用いた慣用的洗浄器からなる。脱硫された流出物を、次に第二圧縮領域２３で圧縮し、後
の低温オレフィン回収に適した圧力、典型的には２．０～約５．０ＭＰａの最終圧力にす
る。ここで用いる全ての圧力はゲージ圧力であることを示さない限り、絶対圧力で示して
ある。圧縮及び酸性ガス除去に続き、そのガスを一般に乾燥し、分子篩の如き乾燥剤を用
いて、例えば、後の冷却中に氷又は水和物を形成しないように乾燥器２４中で、残留水を
除去する。このようにして硫黄及び水を除去するために処理し、圧縮した乾燥炉流出蒸気
流２６を、オレフィン回収連続装置２７へ通す。下に記述するようなオレフィン回収連続
装置では、処理された炉流出物流２６を、メタン、エタン、エチレン、プロパン、プロピ
レン、ブタン、等を含む種々の成分に分離するのが典型的である。
【００１８】
本発明を実施する際、処理された炉流出物流２６を、液体炭化水素調整用流を注入するこ
とにより、プロピレン冷却の如き比較的暖かい温度の冷却剤によるオレフィン回収を向上
させるために調整する。調整用流は、殆どがＣ 3  及び一層重質の成分からなるどのような
液体炭化水素工程流からなっていてもよい。入手できるそのような一つの液体炭化水素流
には、圧搾中及び（又は）第一精留中に生じ、乾燥器２４′中で乾燥した炭化水素液体か
らなる乾燥器液体流３０が含まれる。付加的液体炭化水素調整用流は、オレフィン分離の
ための処理に続き回収されたＣ 2  欠乏流である。
【００１９】
図１から分かるように、乾燥器液体流３０及び（又は）下流のオレフィン回収連続装置２
７から再循環された液体炭化水素流３１を、処理された流出物流２６中へ再び注入し、冷
却連続装置３４への供給物としての調整された流れ３２を形成する。再循環され、再び注
入された液体炭化水素流（単数又は複数）の全量は、暖かい冷却（ warmer refrigeration
）による液体の除去を向上させるのに充分であるべきであるが、下流の分離装置及びそれ
に付随する熱交換器の大きさを過度に増大する程大きくてはいけない。
【００２０】
調整した流れ３２を、カスケード型冷却連続装置３４中で、他の工程流及び（又は）プロ
ピレン及びエチレンの如き冷却剤によって、一連のカスケード型凝縮段階を用いて冷却す
る。各ノックアウト (knock-out）ドラム中で凝縮物を蒸気から分離し、残留ガスを更に処
理するために、例えば更に別の凝縮、冷却エネルギーの回収及び（又は）水素回収のため
に送る。三つ以上のカスケード型冷却段階を用いるのが典型的である。凝縮工程中の冷却
は、一般に一つ以上の低温工程流に対する熱交換のための工程クロス交換器と、冷却剤に
対する熱交換のための冷却凝縮器との間で分割されている（が、必ずしもそうである必要
はない）。工程クロス交換器と冷却凝縮器との間の分割の比率は、低温工程流（単数又は
複数）から得られる冷却の量に依存する。
【００２１】
冷却連続装置３４から回収された水素に富む軽質末端蒸気流３６は、燃料として、又は水
素回収のために用いられるのが典型的である。冷却連続装置３４の種々のカスケード型段
階で形成された幾つかのＣ 2 +凝縮物流３８、４０、４２は、メタン分離装置４４へ送り、
その装置は、残留軽質末端成分（メタン及び水素）を分離するための脱メタン化器蒸留塔
であるのが好ましい。メタン及び残留水素流４６は塔頂から取り出し、燃料として用いる
こともできる。Ｃ 2 +塔底流４８は脱エタン化器５０へ送る。脱エタン化器５０中でＣ 2 'を
Ｃ 3 +成分から分離する。Ｃ 2 '流５２は、塔頂からエチレン・エタンスプリッター５４へ送
り、塔頂エチレン生成物流５５と、塔底生成物流として回収されるエタン流５３に精留す
る。
【００２２】
Ｃ 3 +成分を含む脱エタン化器塔底流５６、又は別のＣ 2  欠乏脱エタン化器側流（図示され

10

20

30

40

50

(5) JP 3724840 B2 2005.12.7



ていない）の一部分を、液体炭化水素調整用流３１として再循環し、処理された炉流出物
流２６へ再び注入する。再循環されなかった脱エタン化器塔底流は、導管５８を通って脱
プロパン化器５９へ送ってもよい。脱プロパン化器５９では、Ｃ 3 'をＣ 4 +成分から分離す
る。Ｃ 3 '流６０は、塔頂プロピレン生成物流６４を分割するためプロピレン・プロパンス
プリッター６２へ送ってもよい。脱プロパン化器５９から取り出されたＣ 4 +成分塔底流６
６は、当分野でよく知られているように、一層重質の成分を更に精留し、回収するために
供給してもよい。
【００２３】
調整工程、冷却連続装置３４及びメタン分離装置４４の操作は、図２に一層詳細に示され
ている。冷却連続装置３４は、第一冷却剤として工程流及び（又は）液体プロピレンを用
いた第一冷却及び気・液分離段階Ａを有する。段階Ａで凝縮しなかった蒸気は、エチレン
を主たる冷却剤とする付加的カスケード型冷却及び分離段階Ｂ及びＣへ送る。
【００２４】
第一分離段階Ａは、一つ以上の下流の精留塔（エチレン・エタンスプリッターのようなも
の）のリボイラーを有する一つ以上のクロス交換器前冷却器（図示されていない）を含ん
でいてもよい。ガス流２６の一部分、一般には少量を導管１０６を通ってクロス交換器１
０４へ送り、残りの部分を好ましくは液体炭化水素流３０、３１と共に注入し、調整され
た流れ１０８を形成させ、プロピレン冷却によるオレフィン凝縮を増大する。調整された
流れ１０８を、次に第一凝縮器１１０へ送り、そこから凝縮可能なオレフィン成分を部分
的に凝縮する。凝縮器１１０及びクロス交換器１０４からの冷却された流れを一緒にし、
導管１１２を通って第一気・液分離器ドラム１１４へ送る。
【００２５】
第一気・液分離器ドラム１１４への混合相供給物の冷却及び調整は、一般に導管３０及び
３１から注入する前又は後での導管２６中での冷却を含め、どのような順序で行ってもよ
い。調整された流れ１１２は低レベル冷却剤、例えばプロピレン冷却剤により可能な最も
低い温度（通常－３７～－４０℃）にあり、最も高い経済的量の再注入液体を含む場合、
分離器ドラム１１４からの凝縮していない蒸気の量は最低になっており、高レベルの冷却
剤、例えばエチレン冷却剤は少なくてもよい。
【００２６】
第一ドラム１１４の底からのオレフィン凝縮物を導管３８を通って脱エタン化器４４の比
較的低い供給点１１８へ送る。ドラム１１４からのオレフィンに乏しい蒸気を導管１２０
を通って、エチレン冷却剤を用いている第二凝縮段階Ｂへ送る。第一Ａと同様に、導管１
２６を通って第二クロス交換器冷却器１２４へ送る部分と、残りの導管１２８を通って凝
縮器１３０及び１３２へ送る部分とに分ける。このように冷却され、部分的に凝縮した分
割流を再び一緒にし、導管１３４を通って第二気・液分離器ドラム１３６へ送る。第二ド
ラム１３６から分離された凝縮物を、導管４０を通り脱メタン化器４４の中間供給点１４
０へ送る。
【００２７】
凝縮器１３０は、約－６３℃のエチレン冷却剤に相当する－６０℃の程度の温度で操作さ
れるのが典型的である。凝縮器１３２は、約－８６℃のエチレン冷却剤に相当する－８３
℃の程度の温度で操作されるのが典型的である。第二凝縮段階Ｂの圧力は、第一凝縮段階
Ａの圧力（２．０～５．０ＭＰａ）と同様であるのが好ましい。
【００２８】
第二ドラム１３６からの蒸気を導管１４２を通って最終凝縮段階Ｃへ導入し、そこでは主
たる冷却剤は最も低レベルのエチレン冷却剤及び（又は）一つ以上の低温工程ガス流であ
るのが好ましい。ドラム１３６からの蒸気は、全て第三クロス交換器１４４へ送るのが好
ましく、そこではメタンの殆ど、及びＣ 2  及び一層重質の凝縮可能な残留成分の本質的に
全てを、エチレン冷却剤及び冷却された工程ガス流、例えばオレフィン回収工程で凝縮し
なかった軽質末端成分との熱交換により凝縮する。クロス交換器１４４からの部分的に凝
縮した冷却流１４６を、第三気・液分離器ドラム１４８へ送る。第三ドラム１４８で分離
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された凝縮物流１４９は、先ず冷却用液体としてクロス交換器１４４を通過させるのが好
ましい。部分的に加熱された第三凝縮物流を、次に導管４２を通って脱メタン化器４４の
比較的高い供給点１５０へ供給する。
【００２９】
本発明の別の態様として、分離段階Ｂ及びＣで、上で述べたクロス交換器１２４及び１４
４の代わりにデフレグメイター (dephlegmator)型装置を用いてもよい。
【００３０】
当分野で知られている脱メタン化器４４は、例えば充填成形体（ packing shape ）又は皿
（ tray）の如き慣用的内部蒸気／液体接触装置を含む蒸留塔にすることもできる。皿の全
大きさ及び数は、標準的設計条件により決定され、それらの条件は幾つかの凝縮供給物の
組成に依存する。第２図に示した脱メタン化器は、カスケード型凝縮器と実質的に同じ圧
力で操作し、エチレン冷却剤を用いた塔頂部分凝縮器１５２により還流液体を与えること
ができるようにする。別法として、脱メタン化器はメタン冷却剤を用いて一層低い圧力で
操作してもよい。脱メタン化器４４からの塔頂蒸気は、導管１５４を通って凝縮器１５２
へ送り、そこではエチレン冷却剤を用いて凝縮可能な成分を凝縮するのが好ましい。部分
的に凝縮した脱メタン化器塔頂流を、凝縮物ノックアウトドラム１５６へ送る。塔頂流か
ら回収された凝縮物を、還流液体として導管１５８を通り脱メタン化器４４へ再循環する
。オレフィン及び重質成分液体から分離された軽質末端成分（殆どメタン）からなる低温
塔頂蒸気成分を、膨張段階１７２で膨張させるか、又はさせずに、冷却用媒体としてクロ
ス交換器の冷却器１４４、１２４、及び（又は）１０４へ送り、冷却用エネルギーの一部
分を再び捕捉する。脱メタン化器４４を操作するためにどのような圧力でも用いることが
でき、還流を与える種々の他の方法を本発明で用いることができることに注意されたい。
また、塔頂部分凝縮器１５２により与えられる過剰の還流を、交換器１４４の冷却剤とし
て用いることもできる。
【００３１】
蒸気還流のための脱メタン化器気化熱の大部分は、リボイラー（図示されていない）によ
り与えられている。脱メタン化器リボイラーは、プロピレン冷却剤の如き慣用的低温加熱
媒体を用いて冷却エネルギーを回収することができる。
【００３２】
脱メタン化器４４からのオレフィン及び重質末端成分からなる塔底液体を、導管４８を通
り、図１に示すような慣用的精製領域中の、上で述べたような脱エタン化器５０、Ｃ 2  ス
プリッター５４、脱プロパン化器５９等を含む個々の構成装置へ送り、精留する。
【００３３】
第三ドラム１４８からの凝縮できない低温蒸気は、典型的には約－１３５℃の初期温度の
水素からなり、例えば一つ以上のカスケード型冷却領域（図示されていない）中で更に処
理して水素の純度を向上させるようにしてもよい。そのような付加的処理を行い又は行わ
ずに、その蒸気をカスケード式で冷却用媒体としてクロス交換器１０４、１２４、１４４
で用いるのが好ましい。第三ドラム１４８からの蒸気を導管１６０を通り、冷却用媒体と
してクロス交換器１４４に通し、次に導管１６２及び１６４を通り、冷却用媒体としてク
ロス交換器１２４に通す。しかし、流れ１６２の一部分又は全てを導管１６６を通って送
り、脱メタン化器４４からの主にメタンと幾らかの水素及び一酸化炭素からなる導管１６
８中の低温軽質末端ガス流と一緒にしてもよい。一緒にした流れ１７０を、例えばタービ
ン膨張器１７２で約０．５ＭＰａの圧力まで膨張させることにより更に冷却し、その流れ
の冷却能力を増大し、膨張から動力を回収することができる。導管１６６へそらす流れ１
６２の割合は、一般に冷却工程の標準的工学的概念に従った冷却バランスに依存する。
【００３４】
膨張器１７２からの膨張し、冷却された流れを、付加的冷却用媒体としてクロス交換器１
４４へ導管１７４を通って送り、次に導管１７６を通って交換器１２４へ送り、導管１７
８を通って交換器１０４へ送る。膨張器１７２からの膨張冷却した流れの少なくとも一部
分は、凝縮器１５２の下流で、ノックアウトドラム１５６の上流に位置する交換器装置（
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図示されていない）中の脱メタン化器４４からの塔頂蒸気のための付加的冷却用媒体とし
て用いることもできる。メタンに富む燃料ガスを導管１８０中に回収する。導管１６２か
らの残留水素を導管１６４を通ってクロス交換器１２４へ冷却用媒体として送るのが好ま
しく、導管１８２を通ってクロス交換器１０４へ送り、導管１８４中に水素に富む生成物
を与える。
【００３５】
本発明のオレフィン回収法は、任意的膜分離器装置２００を含むことができる。膜分離器
は、炉流出物流中に含まれている水素の実質的部分を排除することができる（代表的組成
については表１参照）。膜分離器装置２００は、出来るだけ早く流出物流露点温度を上昇
させるために主要な冷却入力の前に冷却工程３４の最初の所に配置するのが好ましい。膜
分離器２００は、本発明のオレフィン回収法の中の他の場所に配置してもよいが、第一凝
縮物分離ドラム１１４に続く位置が好ましい。何故なら大部分のＣ 2 '及び一層重質の成分
が既に凝縮除去されているので、水素の分圧が一層高く、全流量が低いからである。水素
排除に続き、生成した水素欠乏流を更にプロピレン冷却剤により冷却し、更に液体を離脱
させた後、続くカスケード型冷却段階Ｂ、Ｃへ送る。
【００３６】
図２から分かるように、第一ドラム１１４からの水素に富む蒸気の全て又は一部分を導管
１２０から導管２０２を経て膜分離器２００へ送る。弁２０３ａ及び２０３ｂは膜分離器
２００への流れを制御する。しかし、膜分離器２００の前に、ドラム１１４からの蒸気は
、一般に適当な膜操作条件まで加熱する。導管２０２中の蒸気は、最初に先ず水素欠乏不
透過流２０６に対する熱交換によりクロス交換器２０４中で、次に例えば水蒸気又は熱水
の如き適当な加熱媒体に対する熱交換により加熱器２０８中で加熱するのが好ましい。
【００３７】
膜分離器は、水素に対しては実質的に透過性であるが、エチレン及び一層重質の炭化水素
に対しては実質的に不透過性の膜装置からなっていてもよい。膜は、工程流との両立性、
膜を通る高い圧力差に耐える構造的強度、与えられた分離パラメーターに対する適切な流
量等を含めた他の適当な特性ももつべきである。適当な膜装置は、例えばＵＯＰ、ハイド
ラノウティクス (Hydranautics)、東レ、東洋紡、デュポン、ペルマセプ (Permasep)、アッ
シ (Aschi）、エルテク・システムズ (Eltech Systems)、オクシデンタル・ケミカルズ (Occ
idental Chemicals)、オキシテク・システムズ (Oxytech Systems）、モンサント (Monsant
o)、メダル (Medal）、ダウ・ケミカル (Dow Chemical)、Ｗ．Ｒ．グレース (Grace）、セパ
レックス (Separex）、デルター・エンジニアリング (Delta Engineering）、ウベ (Ube）等
のような種々の製造業者から種々の商標名で市販されている。水素に富む透過流が導管２
１０を経て得られる。膜分離器を透過しなかったガスは導管２０６中に存在する。更に、
膜による水素分離装置２００に関する情報は、本願と同じ日に出願され、同じ譲受け人に
譲渡されているベルマ (Verma）その他による「オレフィン回収法」 (Olefin Recovery Met
hod)と言う米国特許出願ＳｅｒｉａｌＮｏ． （これは参考のためにここに
入れてある）に記載されている。
【００３８】
交換器２０４からの水素欠乏流を導管２１１を通って膜分離後 (posp-membrena) 凝縮器２
１２へ送り、更に冷却及び液体の凝縮を行う。膜分離後凝縮器２１２も、－４０℃かそれ
より暖かいプロピレン冷却剤によって冷却するのが好ましく、得られた部分的に凝縮した
流れは、導管２１４を通り、膜分離後の気・液分離ドラム２１６へ流すのが好ましい。ド
ラム２１６からの凝縮物は、一般に第一段階ドラム１１４からの凝縮物よりも低い泡立ち
点を有し、導管２１８を通って脱メタン化器４４の下方中間供給点２２０へ送る。ドラム
２１６からの蒸気は、導管２２４を通って第二凝縮段階Ｂへ供給する。別法として、ドラ
ム２１６を迂回し、凝縮器２１２からの流出物を直接第二凝縮段階Ｂへ供給してもよい。
【００３９】
膜分離器は、処理装置即ち、乾燥器２４と脱メタン化器塔４４との間のどこかに配置して
もよい。脱プロパン化器を最初にした方式又は脱エタン化器を最初にした方式又は両者を
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最初にした方式を用いた場合、膜分離器装置２００は、脱プロパン化器及び（又は）脱エ
タン化器の後に置くのが好ましい。
【００４０】
本発明を実施する際、中間脱メタン化器凝縮器（図示されていない）を用いて低温蒸留の
全エネルギー効率を増大し、液体炭化水素再注入及び（又は）膜による水素分離を用いる
ことにより実現されるエネルギーの節約を増大することができる。一番下の供給点１１８
に隣接した中間凝縮器を用いることにより、塔頂凝縮器１５２から一層高い温度で作動す
る中間凝縮器へ凝縮冷却負荷 (duty)を移行させることにより、蒸留塔４４のエネルギー効
率を改良することができる。従って、一層品質の低い冷却剤を中間凝縮器のための冷却媒
体として用い、一層低温の冷却剤を必要とする塔頂凝縮器１５２の冷却負荷を減少させる
ことができる。
【００４１】
他の任意的特徴として第一段階凝縮物流３８は、第一ドラム１１４から脱メタン化器供給
物プレストリッパー塔（図示されていない）を経て脱メタン化器４４へ供給することがで
きる。プロピレン冷却剤を用いて約－３７℃で操作するのが好ましい塔頂プレストリッパ
ー凝縮器（図示されていない）は、プレストリッパーへの液体還流を与える。プレストリ
ッパーを出る塔頂オレフィン流（図示されていない）は、次に脱メタン化器４４へ送られ
る。Ｃ 2 +重質成分からなる塔底流（図示されていない）を、プレストリッパー（図示され
ていない）から取り出し、更に処理する。
【００４２】
プレストリッパーの代わりに、第一凝縮物分離ドラム１１４からの脱メタン化器４４への
凝縮供給物を予備冷却 (subcool）してもよい。
【００４３】
膜分離器を用いる場合、第一ドラム１１４（又は他の液体炭化水素源のいずれか）からの
炭化水素液体を、プロピレン冷却剤による付加的冷却の前に、導管２２２を通って再び水
素欠乏流２１１中へ注入することができる。更に、膜ドラム２１６からの凝縮物を、脱メ
タン化器４４へ供給する前に、プレストリッピングするか且つ（又は）予備冷却してもよ
い。
【００４４】
本発明を次の実施例を参照して更に記述する。
【００４５】
【実施例】
例１
エタン、プロバン及びナフサを供給原料として用い、本発明の冷却連続装置３４（脱メタ
ン化器及び脱エタン化器を含む）についてコンピューター・シミュレーションを行った。
シミュレーション・パラメーターには、夫々の場合、及び供給原料の種類について、プロ
ピレン冷却によって除去されるオレフィンの相対的程度を決定するための、圧縮領域乾燥
器液体の再注入及び（又は）水素再注入が含まれる。水素再注入装置を用いる場合、第一
段階ドラム液体の再注入も考慮する。標準化したエチレン法工程図は、別の－１００℃エ
チレン冷却凝縮器、及び冷却段階ＢとＣとの間のドラムを含んでいる四段階冷却連続装置
を用いた点を除いては図１及び図２の脱メタン化器を最初にした方式に基づいている。含
まれる供給原料に対する収率は、実際のプラントの結果に基づいている。標準的シミュレ
ーション法を用いた。
【００４６】
シミュレーション・パラメーターには、６８０×１０ 6  ｋｇ／年（１．５×１０ 9  ｌｂ／
年）の生産量及び約０．５％の水素排除流２１０中に許容可能なエチレン損失率が含まれ
る。圧縮領域に続く導入流２６の圧力は約４．２ＭＰａ（６００ｐｓｉａ）である。三つ
の供給原料についての導入流の大略の組成を上の表１に与える。エタン供給原料の場合の
膜導入流の組成を表２に与える。
【００４７】
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【表２】
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
　
【００４８】
典型的な市販されている中空繊維膜を仮定した。膜操作温度は、製造業者の推奨する最高
温度よりも僅かに低く設定した。排除された水素が、存在する燃料ヘッダー（ header）に
圧縮せずに供給できるように、最低の排除水素圧力に設定した。
【００４９】
三つの供給原料に対する第一凝縮段階でのプロピレンにより凝縮される液体の量を、シミ
ュレートした三つの場合について表３に与える。エタン供給原料の場合を除き、コンプレ
ッサー領域の乾燥器液体再注入を仮定した。その場合には、凝縮液体の量が少なくても経
済的にはならないであろう。
【００５０】
第一凝縮段階Ａでプロピレン冷却剤により離脱（ dropout)される液体の量は、入って来る
流れを圧縮し、コンプレッサー領域の乾燥器液体を再注入することにより、プロパン及び
ナフサ供給原料については増大した。
【００５１】
エタンの場合については、プロピレンによって離脱される液体を増大するのに、膜は最も
重要な因子である。プロパン及びナフサの場合、膜は、一つにはコンプレッサー領域から
の乾燥した液体の再注入が第一ドラム中の液体を離脱させるのに非常に有効であると言う
ことのため、第一凝縮段階でプロピレン冷却剤による液体離脱量を増大するのに比較的僅
かな効果しかもたない。しかし、これら二つの場合についてプロピレンにより離脱される
液体の量は、第一ドラム液体を再注入することにより著しく増大する。
【００５２】
【表３】
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【００５３】
例２～４
例１で行ったシミュレーションと同様なオレフィンプラントのコンピューター・シミュレ
ーションを行い、Ｃ 2  欠乏脱エタン化器塔底液体流３１を、処理した炉流出物流２６中へ
再注入することによる冷却動力節減量を決定した。但しこの研究の基本は８０／２０エタ
ン／プロパン供給原料を用いたエチレンプラントに対するものであり、生産量は４５０×
１０ 6  ｋｇ／年であった。基本の付加的シミュレーション条件は、３－ドラム脱メタン化
器を最初とする冷却連続装置及び乾燥器液体再注入を仮定した。
【００５４】
シミュレーションの例として、脱エタン化器塔底物からの液体を、０ｋｇ／時（例２）、
１８，２００ｋｇ／時（４０，０００ｌｂ／時、例３）、及び３６，４００ｋｇ／時（８
０，０００ｌｂ／時、例４）の再注入速度で脱メタン化器を最初とする冷却連続装置の前
端へ再循環した。脱エタン化器塔底液体をポンプで送り、１５℃へ冷却し、次に乾燥器液
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体と混合し、然る後、再注入した。冷却水及び低温プロピレン蒸気を冷却用媒体として用
いた。
【００５５】
必要な動力条件についての結果を表４に与える。過剰の液体（脱エタン化器塔底物からの
）により、Ｃ 2  スプリッタークロス交換器リボイラー（冷却連続装置の前に位置する）及
びプロピレン冷却凝縮器の両方を含めた第一ドラム前に冷却することにより一層多くのＣ

2 'が凝縮した。従って、第一ドラム（－３７℃）からの液体は、一層多くのＣ 2 'を多く含
んでおり、エチレン冷却により凝縮されるＣ 2 'はかなり減少した。このことは必要なエチ
レン冷却負荷及び動力を減少する。－４０℃プロピレン冷却によるエチレン冷却凝縮負荷
も減少する。
【００５６】
脱エタン化器塔底液体再循環の使用は、操作条件の幾つかの変化を与える結果になる。
【００５７】
【表４】
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【００５８】
脱メタン化器ストリッパー塔底物温度は、１６℃～２７℃に増大する。従って、リボイル
負荷の全てがプロピレン冷却による予備冷却のために用いられる訳ではない。増大した液
体流量は脱メタン化器ストリッパーの大きさを潜在的に増大することができる。
【００５９】
脱エタン化器凝縮器負荷は、２．９１～３．５２ＭＭｋｃａｌ／時へ増大する。しかし、
このことは、必要な還流速度を２０％増大させるが、蒸気流は僅か４％しか増大しない。
塔底脱エタン化器リボイル負荷は、４．０ＭＭｋｃａｌ／時の固定側流リボイル負荷に対
して２．５４から４．０６ＭＭｋｃａｌ／時へ増大する。このことは、一層大きな側流リ
ボイル負荷又は一層大きな供給物予熱が可能になるので、脱エタン化器のための最適形状
とすることはできないであろう。また、液体再循環流を取り出す好ましい点は、塔底から
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側流取出点までに変化させることができる。塔底温度は７４℃から変化せず、従って汚染
が増大することはない。
【００６０】
エチレン冷却コンプレッサー動力は、２５％だけ減少する。プロピレン冷却コンプレッサ
ーも減少する。この方式は、エチレン冷却の有効性が方法の限定因子になっている場合の
障害の除去に役立つ。冷却連続装置の中の温度が低いため、液体再循環流による汚染が増
大することはない。炉流出流を調整するための脱エタン化器液体流の再循環は、現存する
プラントのエネルギー節減を増大し、且つ又は限定されたエチレン冷却の有効性による障
害を減少させるのに効率的な方法である。
【００６１】
本発明のオレフィン回収法を前記記述及び実施例によって例示してきた。前記記述は例示
のためで本発明を限定するものではない。なぜなら、それらを見て当業者には多くの変更
が明らかになるからである。特許請求の範囲及びその本質に入るそのような変更は全て特
許請求の範囲に包含されるものである。
【図面の簡単な説明】
【図１】液体炭化水素調整用流を冷却連続装置に注入することを含めた本発明のエチレン
プラントの工程図で、この場合前記調整用流は、脱エタン化器からのＣ 2  欠乏流及び（又
は）コンプレッサー領域からの乾燥器液体からなり、プラントは脱メタン化器を最初とす
る構成を有する。
【図２】膜水素分離器装置を含めた、図１のエチレンプラントの冷却連続装置の概略的工
程図である。
【符号の説明】
１０　オレフィン製造プラント
１２　クラッキング炉
１８　熱回収領域
２１　第一圧縮領域
２２　酸性ガス除去領域
２３　第二圧縮領域
２４　乾燥器
２４′乾燥器
２７　オレフィン回収連続装置
３４　冷却連続装置
４４　メタン分離装置（脱メタン化器）
５０　脱エタン化器
５４　エチレン・エタンスプリッター
５９　脱プロパン化器
６２　プロピレン・プロパンスプリッター
２００　膜分離器
Ａ　　気・液分離段階
Ｂ　　冷却分離段階
Ｃ　　冷却分離段階
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【 図 １ 】 【 図 ２ 】
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