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延安炼油厂 30 万吨 / 年液化气精制装置采用胺法脱

硫工艺脱除催化液态烃中的硫化氢，预碱洗加抽提氧化

工艺脱除液态烃中的硫醇，溶剂再生塔底重沸器和碱液

加热器热源均为 0.5MPa（g）蒸汽。30 万吨 / 年气体分馏

装置采用四塔分离，即脱丙烷塔，脱乙烷塔，丙烯塔，

脱戊烷塔，其中丙烯塔采用热泵流程，其余三塔用塔底

重沸器加热，热源为 0.5MPa（g）蒸汽。两套装置所有

凝结水统一回收至凝结水回收罐 D-8008，通过凝结水泵

P-8012 抽出经脱丙烷塔进料预热器 E-8001 换热后送出

装置。凝结水回收罐顶汽包处设有排放线，至气分装置

边界消音后放空。近年，凝结水系统一直处于不正常运

行状态，存在塔釜再沸器容易产生水击、凝结水无法全

部并网等问题。水击引起的压强升高，可达管道正常工

作压强的几倍，甚至几十倍 [1]。这种大幅度的压强波动，

对管路系统造成的危害主要有：引起管道强烈振动、管

道接头断开、局部超压而破裂、设备损坏等，严重威胁

到装置的安全、平稳、长周期运行。

1.凝结水系统运行现状及原因分析

1.1 运行现状

（1） 碱 液 加 热 器 E-4301、 脱 乙 烷 塔 釜 重 沸 器

E-8003、脱戊烷塔釜重沸器 E-8005 水击严重；溶剂再生

塔釜重沸器的凝结水无法顺利回收，既影响凝结水回收

率，又影响现场面貌，还影响装置的平稳运行，存在很

大的安全隐患。

（2）凝结水回收罐 D-8008 放空管经常性发生凝结

水喷溢，特别在冬季，装置伴热投用，凝结水水量相应

增多，D-8008 负荷相对增大，压力随之升高。即便对凝

结水回收罐低液位控制，罐顶放空开度很小，也极易发

生喷溢，导致临近管架数处挂冰、周围地面大面积结冰。

如关闭罐顶放空，D-8008 压力会更高，整个凝结水系统

运行更困难，二者矛盾对立。

（3）凝结水回收罐 D-8008 喷淋用除盐水消耗量大，
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不利于节能降耗。

1.2 原因分析

装置凝结水主要由脱丙烷塔底再沸器、脱乙烷塔底

再沸器、脱戊烷塔底再沸器、溶剂再生塔底重沸器产生

的凝结水，碱液加热器产生的凝结水以及 1.0MPa 消防蒸

汽、吹扫蒸汽和 0.5MPa 蒸汽伴热产生的凝结水组成。

对于凝结水回收罐 D-8008 压力控制，以在罐顶汽包

填料柱喷淋外系统来的除盐水降温降压为主，罐顶放空

降压为辅的控制措施。设计喷淋用除盐水温度≯ 30℃，

近年因外系统来除盐水温度高，降温降压效果差，凝结

水罐压力高；各塔釜重沸器、碱液加热器回水与装置诸

多蒸汽伴热回水汇合至凝结水总管，最后到凝结水回收

罐 D-8008，由于碱液加热器、脱乙烷塔和脱戊烷塔釜重

沸器加热温度要求相对较低，换热器出口凝结水压力相

应也较低，部分回水管线布局不合理，导致回水不畅，

发生水击；近两年除盐水进水温度还逐年增高，尤其是

2020 年，除盐水温度达到 47 ～ 53℃，凝结水回收罐压

力升高至 80KPa（正常压力应不高于 30KPa），加大除盐

水喷淋量对降压没有明显效果，这样就使系统内凝结水

从总管到支管层层受阻；所以，装置产生的凝结水量和

外系统来除盐水温度是影响凝结水回收罐压力的主要因

素，凝结水回收罐压力高是凝结水系统运行问题的根本

原因。

2.解决措施及效果

2.1 改变进料热状态

在化工生产中，进料热状态有饱和蒸汽进料，气液

混合物进料，泡点进料，冷液进料和过热蒸汽进料。通

常用 q 值表示进料中饱和液体所占的分率。若提高原料

预热温度，则 q 值较小。精馏的核心是回流，精馏操作

的实质是塔底供热产生蒸汽回流，塔顶冷凝液造成液体

回流。根据全塔热量衡算，塔底的热量，进料带入热量

与塔顶冷凝量三者之间由一定的关系，以固定回流比 R

即以固定冷却量为基准，进料带热愈多，塔底供热则愈

少 [2]。

在 气 分 装 置， 脱 硫 后 的 精 制 液 化 气 经 脱 丙 烷 塔

进 料 加 热 器 E-8001 加 热， 以 泡 点 状 态 进 入 脱 丙 烷 塔

（C-8001）34 层塔板，塔顶分离出碳二碳三，塔底分离

出碳四碳五。E-8001 热源为本装置所回收的凝结水，脱

丙烷塔塔釜重沸器热源为 0.5MPa（g）蒸汽。所以，提高

进料温度，则能减少塔釜重沸器加热蒸汽量，从而能减

少凝结水产生量，起到降低凝结水罐压力的作用。

为 此， 将 脱 丙 烷 塔 进 料 温 度 由 53 ℃ 逐 步 提 高 至

64℃，脱丙烷塔釜加热蒸汽量由 7.8t/h 降至 6.3t/h 如图

1，塔顶、塔底及各层塔板温度平稳，塔顶、塔底馏出口

产品质量合格，分离效果良好。继续将进料温度提高至

66℃，发现灵敏板即第 34 层塔板温度明显上升，要想调

整热平衡，必须提高回流比，这样易发生液泛，且以能

耗作为代价，显然不可取。

图1　进料温度与塔釜加热蒸汽关系

经 过 反 复 实 践， 脱 丙 烷 塔 进 料 温 度 控 制 在

63 ～ 65℃，为最佳进料温度，每小时可少产生 1.35 吨凝

结水，凝结水回收罐压力由 65KPa 降低至 48KPa，换热

器水击、放空喷溢现象明显好转；全年开工按 8000h 计，

每小时节约蒸汽 1.5 吨，每年可节约蒸汽 12000 吨，蒸汽

每吨按 80 元算，每年可节约蒸汽费用 96 万元。

2.2 余热利用改造

（1）余热利用可行性分析

精制装置脱硫醇塔底出来的硫醇钠盐及其络合物

随同碱液一起经碱液加热器 E4301 加热到 40 ～ 50℃以

利于硫醇氧化，初始设计使用 0.5MPa（g）低压蒸汽作

为热源。鉴于对碱液换热温度要求不高，考虑将热源由

0.5MPa（g）蒸汽改为富余凝结水 [3]，以达到减少凝结水

产生量的目的，起到降低凝结水罐压力的作用。

装 置 凝 结 水 富 余 量 6 ～ 11h/t， 凝 结 水 温 度 为

100±5℃，凝结水的平均比热为 4.266kJ/（kg·℃）[4]，

考虑到热损失，凝结水自泵 P-8012 出口引出至碱液加热

器 E-4301 入口，温度大约为 95±5℃，凝结水经碱液加

热器 E-4301 换热后出口温度大约为 45℃，如表 1。

表1　碱液加热器E-4301主要参数

介质
温度 /℃ 压力 /MPa 热负

荷 /

kW

管程 壳程 管程 壳程

管程 壳程 设计 操作 设计 操作 设计 操作 设计 操作

蒸汽 碱液 143 143 50 45 0.5 0.5 1.6 1.58 217.3
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对装置富余凝结水的热负荷可按下列公式计算：

Q=WhCph（T1-T2）

式中：Wh—凝结水的质量流量，kg/s；

　　　Cph—凝结水比热容，J/（kg·℃）；

　　　T1—凝结水冷前温度，℃；

　　　T2—凝结水冷后温度，℃；

凝结水富余量按 6h/t，凝结水温度 90℃，热负荷具

体计算为：

=319.95kW

经 过 计 算， 富 余 凝 结 水 可 提 供 的 热 负 荷 为

319.95kW， 大 于 碱 液 加 热 器 E-4301 设 计 热 负 荷

217.3kW，即碱液加热器 E-4301 余热利用改造具有可实

施性。

（2）余热利用改造方案

根据热量核算结果，富余凝结水所提供热量可满足

碱液加热器 E-4301 正常使用时的热量。因此，只对原换

热流程进行改造就能达到预期效果。自凝结水泵 P-8012

出口配置一条管线至 E-4301 给汽调节阀前，即可利用原

调节阀控制温度；并配制专线将换热后的凝结水直接返

回凝结水回收罐，以利于消除水击隐患。原设计流程保

留，流程上不尽合理。

（3）余热利用改造效果

此项技改实施后，利用凝结水对碱液加热，系统温

度能够达到 45℃左右，调节阀开度 12% 左右，完全满

足生产要求，碱液加热器 E-4301 原设计使用低压蒸汽

约 0.48t/h，考虑到损失，故每小时可减少凝结水生成量

约 0.43 吨，在一定程度上减轻了凝结水回收罐负担；碱

液加热器回水采用专线送至凝结水回收罐，完全消除

了该加热器水击现象；有效提高了凝结水的热能利用

率，每年可节约低压蒸汽 3440 吨，折合节约生产成本

约 27.5 万元。

3.结语

（1）凝结水系统存在的主要问题有：碱液加热器、

脱乙烷塔重沸器水击；凝结水回收罐放空喷溢；溶剂再

生塔底重沸器产生的凝结水不能顺利回收；除盐水消耗

量大等。

（2）从问题本质看，近年因外系统来除盐水温度不

断升高，凝结水罐降温降压效果差，尤其在 2020 年，随

着进水温度一再升高，在某种程度上已起不到降温降压

的作用。

（3）可采取的有效措施包括：改变脱丙烷塔进料热

状态，对碱液加热器 E4301 进行余热利用改造，以减少

凝结水产生量，减轻凝结水罐负担，E-4301 回水温度为

45℃左右，回收到 D-8008 也起到一定的降温降压作用；

对换热温度较低的加热器回水采取专线输送，也是消除

换热器水击的有效措施。

（4）对采取的多种方案进行了说明，从数据上进一

步比较，证明了各项措施具有成效性。通过多措并举，

气分装置凝结水系统运行中诸多问题得到解决，为装置

长周期平稳运行奠定了基础。同时降低了蒸汽和除盐水

用量，合计每年节约生产成本约 123 万元，经济效益可

观。
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