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　 　 随着现代煤化工项目的迅猛发展ꎬ烯烃分离装

置规模不断扩大ꎮ 近几年ꎬ神华集团投资建成了 ３
套大型烯烃分离装置ꎬ主要通过甲醇制烯烃、烯烃分

离装置生产聚合级乙烯、丙烯等原料ꎬ其中ꎬ神华内

蒙古某煤化工项目烯烃分离装置于 ２０１０ 年建成并

投入使用ꎬ采用鲁玛斯(ＬＵＭＭＵＳ)公司烯烃分离技

术ꎻ神华陕西某化工项目烯烃分离装置于 ２０１５ 年建

成并投入使用ꎬ采用 ＫＢＲ(凯洛格布朗路特)公司烯

烃分离技术ꎻ神华新疆某煤化工项目烯烃分离装置

于 ２０１５ 年 建 成ꎬ ２０１６ 年 投 入 使 用ꎬ 采 用 惠 生

(ＷＩＳＯＮ)公司烯烃分离技术ꎮ ３ 套装置的生产规模

均为 ６０ 万 ｔ / ａ(乙烯＋丙烯)ꎮ
本装置关键塔设备是烯烃分离装置核心设备ꎬ

这些塔设备性能将直接影响烯烃分离过程的效率、
能耗ꎬ同时也会影响到项目的投资以及烯烃分离装

置长期稳定运行ꎮ 这 ３ 套烯烃分离装置自投产以来

总体运行良好ꎬ保证了聚烯烃装置原料供应ꎮ 现就

上述 ３ 套装置烯烃分离装置关键塔设备工艺性能、
结构设计、选材、制造等方面进行对比分析ꎮ

１　 烯烃分离工艺技术特点

煤制烯烃项目中的烯烃分离技术主要有鲁玛斯

公司、ＫＢＲ 公司、惠生公司、中石化洛阳工程公司和

ＵＯＰ 等公司研发的专利技术ꎮ 根据 ＭＴＯ 装置生产

的产品气的组成和特点ꎬ从装置建设、生产操作和综

合能耗等方面综合考虑ꎬ大多数专利商采用了前脱

丙烷、后加氢和丙烷回收乙烯的技术ꎬ而 ＵＯＰ 采用

了前脱乙烷、后加氢和变压吸附回收乙烯的技

术[１]ꎮ 神华投资建设的 ３ 套烯烃分离装置工艺流程

类似ꎬ主要通过压缩机增压来自 ＭＴＯ 装置的产品

气ꎬ再进行分离ꎬ分别得到聚合级乙烯、聚合级丙烯、
混合碳四、混合碳五、丙烷和燃料气等产品[２]ꎮ
１􀆰 １　 鲁玛斯工艺技术

鲁玛斯公司烯烃分离专利技术采用前脱丙烷、
后加氢和丙烷洗流程ꎬ包括产品气压缩、酸性气体脱

除、产品气干燥、高低压脱丙烷、脱甲烷、脱乙烷、乙
炔加氢、乙烯精馏、丙烯精馏、脱丁烷、丙烯制冷等单

元ꎬ工艺流程如图 １ 所示[３]ꎮ
来自 ＭＴＯ 装置的产品气首先经过压缩机一、二

段压缩后ꎬ进入水洗塔脱除含氧有机物ꎬ再经过碱

洗 /水洗塔脱除酸性气体ꎬ该塔为三段碱洗和一段水

洗ꎮ 经过压缩机三段升压、干燥后的产品气进入高、
低压脱丙烷塔进行分离ꎬ从而降低精馏塔操作温度ꎬ
降低系统结垢程度ꎮ 高压脱丙烷塔底物料经低压脱

丙烷塔分离后重组分送至脱丁烷塔ꎬ脱丁烷塔塔底

产碳五以上产品ꎬ塔顶产混合碳四产品ꎮ
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１—压缩机一、二段ꎻ２—水洗塔ꎻ３—碱洗 / 水洗塔ꎻ４—压缩机三

段ꎻ５—气液分离器ꎻ６—液相干燥器ꎻ７—气相干燥器ꎻ８—高压脱

丙烷塔ꎻ９—低压脱丙烷塔ꎻ１０—脱丁烷塔ꎻ１１—压缩机四段ꎻ

１２—第二丙烯精馏塔ꎻ１３—第一丙烯精馏塔ꎻ１４—丙烯产品保护

床ꎻ１５—脱甲烷塔ꎻ１６—脱乙烷塔ꎻ１７—加氢反应器ꎻ１８—干燥

　 　 　 器ꎻ１９—乙烯精馏塔

图 １　 鲁玛斯烯烃分离工艺流程图

高压脱丙烷塔顶轻组分物料经压缩机四段升

压、冷却后送至脱甲烷塔ꎮ 脱甲烷塔顶燃料气经冷

箱回收冷量后进入全厂燃料气管网ꎮ 脱甲烷塔底物

料送至脱乙烷塔进行碳二和碳三分离ꎬ脱乙烷塔顶

碳二经过乙炔加氢、干燥后进入乙烯精馏塔ꎬ乙烯精

馏塔顶产出聚合级乙烯ꎬ塔底产出乙烷并入燃料气

管网ꎮ 脱乙烷塔底碳三组分进入丙烯精馏塔ꎬ丙烯

精馏塔顶产出聚合级丙烯ꎬ丙烯精馏塔底产出丙烷

并入燃料气管网ꎮ
神华内蒙古某煤化工项目烯烃分离装置设置塔

设备 １０ 台ꎬ水洗塔和脱甲烷塔为填料塔ꎬ填料分别

为 ３ 段和 ７ 段ꎬ其他 ８ 台塔为板式浮阀塔ꎮ 第一丙

烯精馏塔、第二丙烯精馏塔为四溢流塔盘ꎬ塔板数分

别为 ７７、６２ 块ꎻ乙烯精馏塔板数为 １２９ 块ꎻ脱乙烷塔

板数为 ７９ 块ꎻ高压脱丙烷塔板数为 ３２ 块ꎻ低压脱丙

烷塔板数为 ４６ 块ꎻ脱丁烷塔板数为 ４７ 块ꎻ碱洗 /水
洗塔板数为 ４８ 块ꎮ
１􀆰 ２　 ＫＢＲ 工艺技术

ＫＢＲ 公司专利技术工艺流程为前脱丙烷、后加

氢和多股丙烷洗流程ꎮ 包括产品气压缩、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、丙烯制冷等单元ꎬ
工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

来自 ＭＴＯ 装置的产品气经过压缩机三段压缩

后ꎬ进入碱洗 /水洗塔ꎬ脱除含氧有机物和酸性气体ꎮ
压缩机一、二段之间设置精制汽提塔ꎬ塔底产碳五以

上产品ꎮ 碱洗塔为三段碱洗和一段水洗ꎮ 经过干燥

　 　 　 　 　 　 　

１—压缩机一段ꎻ２—分离罐ꎻ３—压缩机二、三段ꎻ４—碱洗塔ꎻ５—

水洗塔ꎻ６—精制汽提塔ꎻ７—干燥器分液罐ꎻ８—干燥器ꎻ９—脱丙

烷塔ꎻ１０—压缩机四段ꎻ１１—脱甲烷塔ꎻ１２—脱丁烷塔ꎻ１３—丙烯

精馏塔精馏段ꎻ１４—丙烯精馏塔提馏段ꎻ１５—丙烯产品保护床ꎻ

１６—脱乙烷塔ꎻ１７—加氢反应器ꎻ１８—干燥塔ꎻ１９—乙烯精馏塔

图 ２　 ＫＢＲ 烯烃分离工艺流程图

后的产品气进入脱丙烷塔ꎮ 产品气干燥器采用双

床分子筛脱水ꎮ 脱丙烷塔底物料送入脱丁烷塔ꎬ
脱丁烷塔底产碳五以上产品ꎬ塔顶产混合碳四产

品ꎮ 脱丙烷塔顶气体经压缩机四段压缩后送入脱

甲烷塔ꎬ经分离后塔顶产出燃料气进入全厂燃料

气管网ꎮ
脱甲烷塔底物料送入脱乙烷塔ꎬ脱乙烷塔顶物

料中含有乙炔ꎬ经过加氢转换、干燥后进入乙烯精馏

塔ꎬ乙烯精馏塔顶产出聚合级乙烯ꎬ塔底产出乙烷并

入燃料气管网ꎮ 脱乙烷塔底碳三组分进入丙烯精馏

塔ꎬ丙烯精馏塔顶产出聚合级丙烯ꎬ丙烯精馏塔底产

出丙烷并入燃料气管网ꎮ
神华陕西某化工项目烯烃分离装置设置塔设备

１０ 台ꎬ精制汽提塔和废碱液汽提塔为填料塔ꎬ填料

均为 １ 段ꎬ其他 ８ 台塔为板式塔ꎮ 丙烯精馏塔提留

段、丙烯精馏塔精馏段为四溢流塔盘ꎬ塔板数均为

１２０ 块ꎻ乙烯精馏塔板数为 １２７ 块ꎻ脱甲烷塔板数为

７５ 块ꎻ脱乙烷塔板数为 ７９ 块ꎻ脱丙烷塔板数为 ４８
块ꎻ脱丁烷塔板数为 ３９ 块ꎻ碱洗 /水洗塔板数为 ４７
块ꎮ 与 ＬＵＭＭＵＳ 工艺技术相比ꎬ产品气压缩机一、
二段之间增加 １ 台精制汽提塔ꎻ水洗塔和碱洗 /水洗

塔合并设置为 １ 台碱洗 /水洗塔ꎻ高、低压 ２ 台脱丙

烷塔减少设置为 １ 台脱丙烷塔ꎻ增加 １ 台废碱液汽

提塔ꎮ
１􀆰 ３　 惠生工艺技术

惠生公司专利技术工艺流程为前脱丙烷、后加

氢、预切割和油吸收流程ꎬ包括产品气压缩、甲醇洗

涤和碱洗、干燥系统、脱丙烷、预切割和油吸收、脱乙
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烷和乙炔加氢、乙烯精馏、丙烯精馏、脱丁烷、丙烯制

冷等单元ꎬ工艺流程如图 ３ 所示ꎮ

１—压缩机一、二段ꎻ２—吸入罐ꎻ３—压缩机三段ꎻ４—甲醇洗涤

塔ꎻ５—凝液汽提塔ꎻ６—碱洗塔ꎻ７—干燥器进料分离器ꎻ８—产品

干燥器ꎻ９—脱丙烷塔ꎻ１０—脱丁烷塔ꎻ１１—压缩机四段ꎻ１２—第

二丙烯精馏塔ꎻ１３—第一丙烯精馏塔ꎻ１４—丙烯产品保护床ꎻ

１５—预切割塔ꎻ１６—油吸收塔ꎻ１７—脱乙烷塔ꎻ１８—加氢反应器ꎻ

　 　 　 １９—干燥器ꎻ２０—乙烯精馏塔

图 ３　 惠生烯烃分离工艺流程图

来自 ＭＴＯ 装置的产品气经过压缩机三段压缩

后ꎬ进入甲醇洗涤塔ꎬ经水洗涤后脱除含氧有机物ꎬ
再经过碱洗塔脱除酸性气体ꎮ 压缩机二、三段之间

设置凝液汽提塔ꎬ塔底产碳五以上产品ꎮ 碱洗塔为

三段碱洗和一段水洗ꎮ 经过干燥后的产品气进入脱

丙烷塔进行分离ꎬ从而降低系统结垢程度ꎮ 脱丙烷

塔底重组分物料送至脱丁烷塔ꎬ脱丁烷塔底产碳五

以上产品ꎬ塔顶产混合碳四产品ꎮ 脱丙烷塔顶物料

经压缩机四段压缩后送入预切割塔ꎮ
预切割塔塔顶的气相物料为碳二及以下更轻的

组分ꎬ用丙烯冷剂冷凝后进入油吸收塔ꎬ其塔顶产出

燃料气经冷箱回收冷量后进入全厂燃料气管网ꎬ塔
底液相物料返回预切割塔顶ꎮ 预切割塔底物料送至

脱乙烷塔进行碳二和碳三分离ꎬ塔顶碳二经过乙炔

加氢、干燥后进入乙烯精馏塔ꎬ乙烯精馏塔顶产出聚

合级乙烯ꎬ塔底产出乙烷并入燃料气管网ꎮ 脱乙烷

塔底碳三组分进入丙烯精馏塔ꎬ丙烯精馏塔顶产出

聚合级丙烯ꎬ丙烯精馏塔底产出丙烷并入燃料气

管网ꎮ
神华新疆某煤化工项目烯烃分离设置塔设备

１１ 台ꎬ预切割塔和油吸收塔为填料塔ꎬ填料分别为 ６
段和 ２ 段ꎬ甲醇洗涤塔为固阀塔板ꎬ碱洗塔为泡罩＋
固阀塔ꎬ脱丙烷塔为浮阀＋固阀塔ꎬ其他 ６ 台塔为板

式浮阀塔ꎮ 第一丙烯精馏塔、第二丙烯精馏塔为四

溢流塔盘ꎬ塔板数分别为 ６７、１７４ 块ꎻ乙烯精馏塔板

数为 １４９ 块ꎻ脱甲烷塔板数为 ７５ 块ꎻ脱乙烷塔板数

为 ８０ 块ꎻ脱丙烷塔板数为 ３８ 块ꎻ脱丁烷塔板数为

５２ 块ꎻ甲醇洗涤塔板数为 ５４ 块ꎻ碱洗塔板数为 ４８
块ꎻ凝液汽提塔板数为 ４５ 块ꎮ

与 ＬＵＭＭＵＳ 和 ＫＢＲ 工艺技术相比ꎬ增加了预

切割塔和油吸收塔ꎻ产品气压缩机二、三段之间增设

１ 台凝液汽提塔ꎻＬＵＭＭＵＳ 的水洗塔和碱洗 /水洗

塔、ＫＢＲ 的碱洗 /水洗塔变为甲醇洗涤塔和碱洗塔ꎻ
减少脱甲烷塔ꎮ

２　 关键塔设备对比分析

２􀆰 １　 鲁玛斯烯烃分离装置关键塔设备

神华内蒙古某煤化工项目烯烃分离装置脱乙烷

塔和乙烯精馏塔壳体材质为 ＳＡ－５１６ Ｇｒ.６０ꎬ其他塔

设备壳体均采用 Ｑ３４５Ｒꎻ水洗塔填料材质为不锈

钢ꎬ其他塔板和填料均为碳钢ꎮ １０ 台塔设备均采用

«压力容器安全技术监察规程» (９９ 版)、ＧＢ １５０—
１９９８«钢制压力容器»、ＪＢ / Ｔ ４７１０—２００５«钢制塔式

容器»等相关标准进行设计、制造、检验和验收ꎮ
根据公路运输条件ꎬ从天津港到该项目可通行

最大设备运输界限为长度不大于 ４５ ｍꎬ宽度不大于

５ ｍꎬ高度不大于 ４􀆰 ７ ｍꎬ重量不大于 ３００ ｔꎮ 水洗塔、
高压脱丙烷塔、脱丁烷塔均整体在设备制造厂制造ꎬ
整体运输到项目现场ꎬ现场工作量少ꎬ塔板、填料和

内件现场安装ꎮ
碱洗 /水洗塔内径为 ３ ０００ ｍｍꎬ总高约为 ５６ ｍꎬ

设备净重约为 １５５ ｔꎻ低压脱丙烷塔为变径塔ꎬ内径

分别为 １ １００、１ ４００ ｍｍꎬ总高约为 ５０ ｍꎬ设备净重

约为 ３７ ｔꎻ脱甲烷塔为变径塔ꎬ内径分别为 １ ２００、
２ ４００、２ ９００ ｍｍꎬ总高约为 ６６ ｍꎬ设备净重约为

１４３ ｔꎻ脱乙烷塔内径为 ３ ３００ ｍｍꎬ总高约为 ６５ ｍꎬ设
备净重约为 ２３５ ｔꎻ乙烯精馏塔内径为 ３ ２００ ｍｍꎬ总
高约为 ７７􀆰 ２ ｍꎬ设备净重约为 ２０４ ｔꎮ 根据该项目道

路运输条件ꎬ上述 ５ 台塔设备均为分段在设备制造

厂制造ꎬ分段运输到项目现场ꎬ现场组焊ꎬ现场工作

量较少ꎬ塔板、填料和内件现场安装ꎮ
第一丙烯精馏塔工作压力为 １􀆰 ９２３ (顶部) /

１􀆰 ９７２ ( 底部) ＭＰａꎬ 工作温度为 ５１􀆰 ６ ( 顶 部 ) /
５８􀆰 １(底部)℃ꎬ设计压力为 ２􀆰 ３１ ＭＰａꎬ设计温度为

９０℃ꎬ盛装的介质为丙烷和丙烯ꎬ 设备直径为

６ ５００ ｍｍꎬ切 线 高 为 ４９ ５００ ｍｍꎬ 筒 体 壁 厚 为

６０ ｍｍꎬ设备总高约为 ６５􀆰 ２ ｍꎬ属于二类压力容器ꎬ
需要整体焊后热处理ꎬ设备净重约为 ６０６ ｔꎻ第二丙

􀅰３７１􀅰
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烯精馏塔工作压力为 １􀆰 ７９１(顶部) / １􀆰 ９２５(底部)
ＭＰａꎬ工作温度为 ４８􀆰 ５(顶部) / ５１􀆰 ４(底部)℃ꎬ设计

压力为 ２􀆰 １５ ＭＰａꎬ设计温度为 ９０℃ꎬ盛装的介质为

丙烷和丙烯ꎬ设备内径为 ７ ６００ ｍｍꎬ切线高为

８８ ５００ ｍｍꎬ筒体壁厚为 ６６ ｍｍꎬ 设备总高约为

１０２ ｍꎬ属于二类压力容器ꎬ需要整体焊后热处理ꎬ
设备净重约为 １ ２８６ ｔꎮ 根据该项目道路运输条件ꎬ
上述 ２ 台塔设备直径和长度超限ꎬ筒体现场卷制ꎬ现
场搭设热处理炉ꎬ分段热处理ꎬ再现场组焊ꎬ第二丙

烯精馏塔总高超过 １００ ｍꎬ需现场分两段空中组对ꎬ
局部热处理ꎬ设备制造难度相当大ꎮ 这 ２ 台塔设备

现场安装塔板和内件ꎮ
２􀆰 ２　 ＫＢＲ 烯烃分离装置关键塔设备

神华陕西某化工项目烯烃分离装置脱丙烷塔壳

体材质为 Ｓ３０４０３ꎬ脱乙烷塔和乙烯精馏塔壳体材质

为 ０９ＭｎＮｉＤＲꎬ脱丙烷塔壳体材质为 １６ＭｎＤＲꎬ其他

塔设备壳体均采用 Ｑ３４５Ｒꎻ碱洗 /水洗塔、废碱液汽

提塔、脱甲烷塔、脱乙烷塔、脱丁烷塔和乙烯精馏塔

塔板和填料均为不锈钢ꎬ其他塔板和填料均为碳钢ꎮ
这 １０ 台塔设备均采用 ＴＳＧ Ｒ００４—２００９«固定式压

力容器安全技术监察规程»、ＧＢ １５０—２０１１«压力容

器»、ＪＢ / Ｔ ４７１０—２００５«钢制塔式容器»等相关标准

进行设计、制造、检验和验收ꎮ
根据公路运输条件ꎬ从大连港到该项目可通行

最大设备运输界限为 ２ 组数据:第一组数据为长度

不大于 ２３ ｍꎬ宽度不大于 ５ ｍꎬ高度不大于 ４􀆰 ８ ｍꎬ
重量不大于 ２００ ｔꎻ第二组数据为长度不大于 ３５ ｍꎬ
宽度不大于 ５ ｍꎬ高度不大于 ４􀆰 １ ｍꎬ重量不大于

２５０ ｔꎮ 精制汽提塔、废碱液汽提塔和脱丁烷塔均整

体在设备制造厂制造ꎬ整体运输到项目现场ꎬ现场工

作量少ꎬ塔板、填料和内件现场安装ꎮ
碱洗 /水洗塔内径为 ２ ６００ ｍｍꎬ总高约为 ５９ ｍꎬ

设备净重约为 １０７ ｔꎻ脱丙烷塔为变径塔ꎬ内径分别

为 ３ ０００、１ ８００ ｍｍꎬ总高约为 ４３􀆰 ５ ｍꎬ设备净重约

为 ９１ ｔꎻ脱甲烷塔为变径塔ꎬ内径分别为 １ ０００、
２ ８００ ｍｍꎬ总高约为 ６６ ｍꎬ设备净重约为 ６３ ｔꎻ脱乙

烷塔为变径塔ꎬ内径分别为 ２ ４００、３ ３００ ｍｍꎬ总高约

为 ３８􀆰 ４ ｍꎬ设备净重约为 １０６ ｔꎻ乙烯精馏塔内径为

３ ２００ ｍｍꎬ总高约为 ８３􀆰 １ ｍꎬ设备净重约为 ２０７ ｔꎮ
根据该项目道路运输条件ꎬ上述 ５ 台设备均为分

段在设备制造厂制造ꎬ分段运输到项目现场ꎬ现场

组焊ꎬ现场工作量较少ꎬ塔板、填料和内件现场

安装ꎮ

丙烯精馏塔提镏段工作压力为 １􀆰 ８８６ ＭＰａꎬ工
作温度为 ４８􀆰 ５(顶部) / ５８􀆰 １(底部)℃ꎬ设计压力为

２􀆰 ３ ＭＰａꎬ设计温度为 ７５℃ꎬ盛装的介质为丙烷和丙

烯ꎬ设备直径为 ６ ９００ ｍｍꎬ切线高为 ６０ ６００ ｍｍꎬ筒
体壁厚为 ５０、５６ ｍｍꎬ设备总高约为 ７３􀆰 ９ ｍꎬ属于三

类压力容器ꎬ需要整体焊后热处理ꎬ设备净重约为

７００ ｔꎻ丙烯精馏塔精馏段为板式塔ꎬ工作压力为

１􀆰 ８１ ＭＰａꎬ 工 作 温 度 为 ４６􀆰 ３ ( 顶 部 ) / ４８􀆰 ４ ( 底

部)℃ꎬ设计压力为 ２􀆰 ２ ＭＰａꎬ设计温度为 ７５℃ꎬ盛
装的介质为丙烷和丙烯ꎬ设备直径为 ６ ４００ ｍｍꎬ切
线高为 ６０ ６００ ｍｍꎬ筒体壁厚为 ４６、５２ ｍｍꎬ设备总

高约为 ７４􀆰 ２ ｍꎬ属于三类压力容器ꎬ需要整体焊后

热处理ꎬ设备净重约为 ５９３ ｔꎮ 上述 ２ 台塔设备直径

和长度超限ꎬ筒体现场卷制ꎬ现场搭设热处理炉ꎬ分
段热处理ꎬ再现场组焊ꎬ局部热处理ꎬ设备制造难度

较大ꎮ 这 ２ 台塔设备现场安装塔板和内件ꎮ
２􀆰 ３　 惠生烯烃分离装置关键塔设备

神华新疆某煤化工项目烯烃分离装置预切割

塔、油吸收塔、脱乙烷塔和乙烯精馏塔壳体材质为

０９ＭｎＮｉＤＲꎬ其他塔设备壳体均采用 Ｑ３４５Ｒꎻ甲醇洗

涤塔、预切割塔、油吸收塔塔板和填料均为不锈钢ꎬ
其他塔板和填料均为碳钢ꎮ 这 １１ 台塔设备均采用

ＴＳＧ Ｒ００４—２００９«固定式压力容器安全技术监察规

程»、ＧＢ １５０—２０１１«压力容器»、ＪＢ / Ｔ ４７１０—２００５
«钢制塔式容器»等相关标准进行设计、制造、检验

和验收ꎮ
根据公路运输条件ꎬ从天津港、大连港到该项目

可通行最大设备运输界限为 ２ 组数据:第一组数据

为长度不大于 ２０ ｍꎬ宽度不大于 ５􀆰 ７ ｍꎬ高度不大于

４􀆰 ７ ｍꎬ重量不大于 ２００ ｔꎻ第二组数据为长度不大于

４０ ｍꎬ宽度不大于 ６􀆰 ５ ｍꎬ高度不大于 ４􀆰 １５ ｍꎬ重量

不大于 ２５０ ｔꎮ 甲醇洗涤塔、凝液汽提塔、脱丙烷塔、
油吸收塔和脱丁烷塔均整体在设备制造厂制造ꎬ整
体运输到项目现场ꎬ现场工作量少ꎬ塔板、填料和内

件现场安装ꎮ
碱洗塔内径为 ２ ８００ ｍｍꎬ总高约为 ５９ ｍꎬ设备

净重约为 １２３ ｔꎻ预切割塔为变径塔ꎬ直径分别为

１ ３００、２ ５００、３ ０００ ｍｍꎬ总高约为 ６２􀆰 ２ ｍꎬ设备净重

约为 １６０ ｔꎻ脱乙烷塔内径为 ３ ２００ ｍｍꎬ总高约为

６１ ｍꎬ设备净重约为 ２１０ ｔꎻ 乙烯精馏塔内径为

３ ０００ ｍｍꎬ总高约为 ８６ ｍꎬ设备净重约为 ２１２ ｔꎮ 根

据该项目道路运输条件ꎬ上述 ４ 台设备均为分段运

　 　 　 　 (下转第 １７６ 页)
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电子加速器ꎬ脱硝效率仅为 ７０％左右[１０－１１]ꎬ工业现

有的液体吸收法通过氧化剂将 ＮＯ 氧化为 ＮＯ２ꎬ再
用液体吸收剂吸收ꎬ但脱硝效率较低ꎬ仅为 ６０％ꎬ且
副产物不易处理[１２]ꎮ 本研究主要是采用 Ｏ３ 将 ＮＯ
氧化为易溶于水的高价氧化物[１３]ꎬ用吸收剂对烟道

气中的 ＮＯｘ 进行吸收ꎬ同时向吸收剂中加入氨水ꎬ
得到硝酸铵产物[１４]ꎮ 这样既减轻了环境污染ꎬ又实

现了对 ＮＯｘ 的资源化利用ꎬ符合我国节约资源和保

护环境基本国策ꎮ

１　 实验装置和实验条件

实验装置如图 １ 所示ꎬ主要有配气罐、供气管

路、流量计、鼓泡塔、循环泵、加热装置、臭氧发生器

以及烟气检测装置ꎮ Ｎ２、Ｏ２、ＮＯ 气体按一定比例分

别通入装有填料的混合罐 １ 中混合后配制成模拟烟

道气后通入混合罐 ２ꎬ在混合罐 ２ 中通入臭氧ꎻ反应

器通过转子流量计进入鼓泡塔与吸收液反应ꎬ吸收

液的温度由加热装置来控制ꎬ吸收液通过循环泵循

环来保持吸收系统的 ｐＨ 及温度均匀ꎮ 吸收液的

ｐＨ 采用 ｐＨ 计(上海阔思电子有限公司)进行实时

在线检测ꎮ 烟气的测量采用 ＮＯＶＡ ＰＬＵＳ 烟气分

析仪(北京世纪恒信科技发展有限公司)进行分

析ꎮ 并采用水冷型臭氧机(青岛维斯特电子净化

设备有限公司)来产生臭氧ꎮ 模拟烟道气的流量

为 ０􀆰 ８ ｍ３ / ｈꎬＮＯ 的进口浓度为 １５０×１０－６ꎬＯ２ 含量

为 ５％ꎮ

图 １　 实验装置图

本文中定义 ＮＯ 的氧化率为:
η１ ＝ ＣＮＯ２

/ ＣＮＯｘ

　 　 ＮＯ 的吸收效率为:
η２ ＝ １ － ＣｏｕｔꎬＮＯｘ

/ ＣｉｎꎬＮＯｘ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 ＮＯ 氧化的影响因素

２􀆰 １􀆰 １　 臭氧停留时间对 ＮＯ 氧化率的影响

本实验考察 Ｏ３ 与 ＮＯ 的接触时间对 ＮＯ 氧化

率的影响ꎬ通过改变 Ｏ３ 在混合罐中的停留时间分别

为 １、１􀆰 ４、２、４ ｓꎮ ＮＯ 的进口浓度为 １５０×１０－６ꎬ氧气

含量为 ５％ꎬ模拟烟道气的进气量为 ０􀆰 ８ ｍ３ / ｈꎮ 实

验结果如图 ２ 所示ꎮ

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜

　 　 (上接第 １７４ 页)
输到项目现场ꎬ现场组焊ꎬ现场工作量较少ꎬ塔板、填
料和内件现场安装ꎮ

第一丙烯精馏塔工作压力为 １􀆰 ９８０ (顶部) /
２􀆰 ０２７ ( 底部) ＭＰａꎬ 工作温度为 ５２􀆰 ４ ( 顶 部 ) /
６０􀆰 ７(底部)℃ꎬ设计压力为 ２􀆰 ３８ ＭＰａꎬ设计温度为

－２０~９０℃ꎬ盛装的介质为丙烯、丙烷ꎬ设备内径为

６ ２００ ｍｍꎬ切 线 高 为 ４４ ６００ ｍｍꎬ 筒 体 壁 厚 为

４８ ｍｍꎬ设备总高约为 ５８􀆰 ３ ｍꎬ属于三类压力容器ꎬ
需要整体焊后热处理ꎬ设备净重约为 ４３９ ｔꎻ第二丙

烯精馏塔工作压力为 １􀆰 ８４６(顶部) / １􀆰 ９７９(底部)
ＭＰａꎬ工作温度为 ４７􀆰 １(顶部) / ５２􀆰 ３(底部)℃ꎬ设计

压力为 ２􀆰 ２１ ＭＰａꎬ设计温度为－２０ ~ ９０℃ꎬ盛装的介

质为丙烯、丙烷ꎬ设备内径为 ７ ５００ ｍｍꎬ切线高为

９８ ２５０ ｍｍꎬ筒体壁厚为 ５６、６０ ｍｍꎬ设备总高约为

１１２ ｍꎬ属于三类压力容器ꎬ需要整体焊后热处理ꎬ设
备净重约为 １ ２１８ ｔꎮ 上述 ２ 台设备直径和长度超

限ꎬ筒体现场卷制ꎬ现场分段热处理ꎬ现场组焊ꎮ 第

二丙烯精馏塔总高超过 １１０ ｍꎬ需现场分 ２ 段空中

组对ꎬ局部热处理ꎬ设备制造难度最大ꎮ 这 ２ 台塔设

备现场安装塔板和内件ꎮ

３　 结语

通过神华 ３ 套烯烃分离装置关键塔设备对比分

析ꎬ可以看出各自的特点、技术优势和不足ꎬ在大型

煤制烯烃项目中ꎬ选用鲁玛斯、ＫＢＲ、惠生烯烃分离

技术都有成熟的成功运行经验ꎬ风险都比较小ꎮ 在

烯烃分离技术选择阶段ꎬ建议借鉴已有装置成功运

行经验ꎬ根据装置规模、建设地点以及运输条件等ꎬ
尽量减少大型塔设备现场制造以降低设备造价ꎬ合
理选择烯烃分离技术ꎮ
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