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摘要:针对炼厂凝结水低温余热热量品味低、回收难度较大、可再利用途径较少等问题ꎬ以凝结水回收系统为对象ꎬ研究低

温余热梯级深度回收方案ꎮ 以河北某石化企业为例ꎬ采用闪蒸汽优化利用与凝结水同级利用相结合的方案ꎬ取得了很好的节能
效果ꎬ为解决工业低温余热回收难和低温热难以满足工业应用要求等问题及类似工程的节能设计和改造提供参考ꎮ
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　 　 我国«“十三五”节能减排综合工作方案»指出ꎬ
到 ２０２０ 年ꎬ规模以上工业企业单位增加值能耗比

２０１５ 年降低 １８％以上[１]ꎮ 工业和信息化部«工业绿

色发展规划(２０１６—２０２０ 年)»提出ꎬ到 ２０２０ 年ꎬ中
低品位余热余压利用率达到 ８０％[２]ꎮ 我国炼油行

业的能耗占全国总能耗的 １６％[３]ꎮ 炼油企业作为

产能大户ꎬ同时也是耗能大户ꎬ如何降低炼油工业的

加工能耗ꎬ切实提高企业的经济效益ꎬ达到节能减排

的目标ꎬ成为炼油企业面临的一大难题ꎮ
通常把 ９０ ~ １２０℃温度范围内的物料中可以利

用的热量ꎬ或工艺物流换热后温度<１２０℃的难以进

行工艺回收的剩余热量ꎬ需用水冷却(或空气冷却)
的那部分低品位热能称之为低温余热[４]ꎮ 炼厂在

生产过程中总会产生大量的低温余热ꎮ 据文献统

计ꎬ千万吨级石化企业的低温余热资源可以达到

９７０ ＧＪ / ｈ[５]ꎬ生产过程中未被利用的低温余热最终

都会以各种形式被排放到环境当中ꎬ既造成环境污

染又增加企业能耗ꎮ
炼厂各生产装置生产过程中产生的凝结水在处

理过程中通常会从 １４４℃降到 ７５℃ꎬ释放出一部分

的热量ꎬ这部分热量就是凝结水需要回收的低温余

热ꎮ 因此凝结水蕴含着巨大的低温余热资源ꎬ据文

献[６]报道ꎬ蒸汽放热后产生的饱和凝结水ꎬ所含热

量约占蒸汽全部热量的 ２０％ ~ ３０％ꎬ而这部分热量

往往被炼厂所忽略ꎬ造成低温余热资源的极大浪费ꎮ
本文中以河北某石化企业为例ꎬ对凝结水低温余热

的有效回收利用展开研究工作ꎮ

１　 改造背景

改造前工艺流程见图 １ꎮ
(１)闪蒸罐 Ｄ１０２ 闪蒸汽和凝结水热量的浪费

目前ꎬ 闪蒸罐 Ｄ１０２ 产生 ０􀆰 ３６ ＭＰａ 闪蒸汽

１􀆰 ９ ｔ / ｈꎬ无处使用全部放空ꎬ造成浪费ꎻ蒽油原料罐

区、苯罐区、沥青罐区均使用 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽维温ꎬ蒽
油原料罐要求温度范围为 ３５ ~ ７５℃ꎬ沥青罐要求温

度范围为 ３５~７５℃ꎬ而 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽温度为 １６５℃ꎬ
换热器冷热物料温差较大ꎬ能量没有得到梯级利用ꎬ
造成浪费ꎮ

(２)芳烃抽提装置处凝结水回收罐 Ｄ１０２ 凝结

水热量的浪费

目前ꎬ位于芳烃抽提装置的闪蒸罐 Ｄ１０２ 底部

凝结水采用直通式全部进入邻近的常压凝结水回收

罐 Ｄ１０１ꎬ而 Ｄ１０１ 是全封闭式的ꎬ底部的凝结水一部

分去粗苯加氢装置作为反应产物注水ꎬ还有一部分
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图 １　 改造前工艺流程

进制氢除氧器ꎬ大部分是经异辛烷装置换热后返回

除油除铁装置ꎬ冬季另一部分作为办公室供暖后又

返回 Ｄ１０１ 罐ꎮ 由于 Ｄ１０１ 属于常压罐同时粗苯加

氢装置注水温度所要求的水温小于 １００℃ꎬ因此需

控制 Ｄ１０１ 凝结水罐水温不超过 １００℃ꎮ 在实际运

行中 Ｄ１０１ 罐底部需要开启 ２ 台 ３７ ｋＷ 的凝结水

泵ꎬ将大量的凝结水通过空冷器冷却后返回 Ｄ１０１
罐中ꎬ造成凝结水能量的浪费以及空冷器电能和

Ｄ１０１ 底部多开一台凝结水泵电能的消耗增加ꎬ初步

估算损失凝结水热量 ２ ０００ ｋＷꎬ损失多开空冷器和

凝结水泵的耗电量 ６０ ｋＷ 左右ꎮ
(３)从异辛烷装置换热器 Ｅ３０１ 出来的凝结水

温度约为 ６５℃ꎬ回收至凝结水回收保温罐ꎬ进行后

序的除油除铁、与凝结水换热、与除盐水换热后温度

约为 ５２℃返回到热电除氧器ꎮ

２　 技改项目内容

２􀆰 １　 优化思路

(１)将 Ｄ１０２ 闪蒸出的蒸汽优化利用ꎮ Ｄ１０２ 罐

恢复设计压力工况运行ꎬ压力控制 ０􀆰 ３６ ＭＰａ 运行ꎬ
闪蒸出的蒸汽温度约为 １４８℃ꎬ夏季控制 ０􀆰 ８ ｔ / ｈ 的

闪蒸汽去粗苯加氢装置换热器 Ｅ－８１１８ 换热ꎬ冬季

控制 １􀆰 ２ ｔ / ｈ 的闪蒸汽去管线伴热ꎮ
(２)闪蒸罐 Ｄ１０２ 底部新增凝结水泵 １ 台ꎬ将高

温凝结水提压泵出ꎬ夏季引至沥青罐区、蒽油原料罐

区、卸油罐区维温(冬季引至蒽油原料罐区、卸油罐

区维温)后ꎬ再与异辛烷装置换热器 Ｅ－３０１ 换热ꎬ一

部分凝结水返回至 Ｄ１０２ꎬ一部分送至除油除铁设施

上游的凝结水回收保温罐ꎮ
(３)改造后 Ｄ１０１ 凝结水回收罐会有少量的凝

结水ꎬ开泵提压送至 Ｅ－３０１ 入口管线ꎬ冬季开泵运

行加热采暖水ꎬ给采暖水供热后的凝结水送至 Ｅ－
３０１ 入口管线ꎮ
２􀆰 ２　 优化方案

２􀆰 ２􀆰 １　 Ｄ１０２ 闪蒸罐 ０􀆰 ３６ ＭＰａ 闪蒸汽热量利用

通过控制 Ｅ－３０１ 出口返回到 Ｄ１０２ 的凝结水量

来控制 Ｄ１０２ 闪蒸出的蒸汽量ꎬ冬季控制闪蒸汽的量

为 １􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ给管道伴热ꎻ夏季控制闪蒸汽的量为 ０􀆰 ８
ｔ / ｈꎬ加热粗苯加氢装置换热器 Ｅ－８１１８ 物料ꎻＤ１０２ 罐

底凝结水去罐区维温ꎬ再加热 Ｅ－３０１ 物料后一部分

返回到闪蒸罐 Ｄ１０２ꎬ大部分去凝结水回收保温罐ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 Ｄ１０２ 闪蒸罐凝结水热量利用

在 Ｄ１０２ 闪蒸罐底部增设凝结水泵将高温凝结

水送至罐区作为蒽油罐、沥青罐和卸油罐的维温热

源进行使用ꎬ然后送至异辛烷装置 Ｅ－３０１ 换热ꎬ换
热后分为 ２ 路ꎬ一路返回至罐 Ｄ１０２ꎬ另一路至凝结

水回收保温罐ꎮ 返回 Ｄ１０２ 的凝结水与进罐的凝结

水混合ꎬ并在这条管线上增设了调节阀ꎬ用于控制

Ｄ１０２ 的温度ꎬ目的是吸收凝结水中多余的热量ꎮ
罐区维温是本次新增的热阱ꎮ 在每个罐区前均

设置一个三通阀(手动)便于调节热水需求ꎬ而不至

于影响凝结水的流量ꎮ
运行工况分为 ２ 种ꎬ一种是冬季工况(见图 ２)ꎬ

另一种是夏季工况(见图 ３)ꎬ分别叙述如下ꎮ
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图 ２　 改造后工艺流程(冬季)
　 　 注:图中粗管线为改造新增ꎬ其数字标识与正文 ２􀆰 ３ 中描述顺序一致ꎮ

􀅰７０２􀅰



现代化工 第 ３８ 卷第 １１ 期

图 ３　 改造后工艺流程(夏季)
　 　 注:图中粗管线为改造新增ꎬ其数字标识与正文 ２􀆰 ３ 中描述顺序一致ꎮ
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　 　 (１)冬季工况为通过调节换热器 Ｅ－３０１ 出口凝

结水返回到闪蒸罐 Ｄ１０２ 的水量来确保闪蒸罐 Ｄ１０２
闪蒸汽量为 １􀆰 ２ ｔ / ｈ 为管线伴热ꎮ 闪蒸罐 Ｄ１０２ 底

部凝结水 １２􀆰 ９ ｔ / ｈ 输送至常压卧罐 Ｄ１０１ 用于采暖

加热ꎬ３０􀆰 １ ｔ / ｈ 送至罐区为蒽油原料罐与卸油罐维

温ꎬ维温后的凝结水与换热器 Ｅ－３０１ 物料换热后

１􀆰 ５ ｔ / ｈ 返回闪蒸罐 Ｄ１０２ꎬ４０􀆰 ７ ｔ / ｈ 送至凝结水回

收保温罐进行除油除铁后加热进除氧器的除盐

水ꎮ 从凝结水成品罐出来的除盐水共计 ５０􀆰 ７ ｔ / ｈꎬ
约 ４２􀆰 ５ ｔ / ｈ 进热电除氧器ꎬ剩余的 ８􀆰 ２ ｔ / ｈ 送至制

氢除氧器ꎮ
(２)夏季工况为通过调节换热器 Ｅ－３０１ 出口凝

结水返回到闪蒸罐 Ｄ１０２ 的水量来确保闪蒸罐 Ｄ１０２
闪蒸汽量为 ０􀆰 ８ ｔ / ｈꎬ与粗苯加氢装置换热器 Ｅ －
８１１８ 物料换热后凝结水回至 Ｄ１０１ꎮ 闪蒸罐 Ｄ１０２
底部凝结水约 １􀆰 ２ ｔ / ｈ 送至 Ｄ１０１ 用于粗苯加氢装

置工艺注水ꎬ４７ ｔ / ｈ 送至罐区为沥青罐、蒽油原料

罐、卸油罐维温ꎬ维温后的凝结水与换热器 Ｅ－３０１
物料换热后 ６􀆰 ３ ｔ / ｈ 返回闪蒸罐 Ｄ１０２ꎬ４０􀆰 ７ ｔ / ｈ 送

至凝结水回收保温罐除油除铁后加热进除氧器的除

盐水ꎮ 从成品罐出来的除盐水共计 ５４􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ约
４２􀆰 ５ ｔ / ｈ 进热电除氧器ꎬ剩余的 １１􀆰 ７ ｔ / ｈ 送至制氢

除氧器ꎮ
２􀆰 ３　 改造内容

(１)新增闪蒸罐 Ｄ１０２ 底部凝结水管线至新增

泵入口的管线ꎮ 该管线起点为闪蒸罐 Ｄ１０２ 底部凝

结水管线上某处ꎬ终点为新增泵入口ꎮ
(２)新增管线为新增闪蒸罐 Ｄ１０２ 底凝结水泵

出口管线至沥青罐区入口的管线ꎮ 该管线起点为新

增泵出口ꎬ终点为沥青罐区入口ꎮ
(３)新增沥青罐凝结水出口管线至蒽油原料罐

入口的管线ꎮ 该管线起点为沥青罐出口管线上某

处ꎬ终点为蒽油原料罐入口管线上某处ꎮ
(４)新增沥青罐凝结水出口管线至蒽油原料罐

凝结水出口的管线ꎮ 该管线起点为沥青罐凝结水出

口管线上ꎬ终点为蒽油原料罐凝结水出口管线上ꎮ
(５)新增蒽油原料油罐凝结水出口管线至卸油

罐入口的管线ꎮ 该管线起点为蒽油原料油罐出口管

线上ꎬ终点为卸油罐凝结水出口管线上ꎮ
(６)新增蒽油原料油罐凝结水出口管线至卸油

罐凝结水出口的管线ꎮ 该管线起点为蒽油原料油罐

凝结水出口管线上某处ꎬ终点为卸油罐凝结水出口

管线上某处ꎮ

(７)新增闪蒸罐 Ｄ１０２ 泵出口管线至蒸汽凝结

水混和汽入口管线ꎮ 该管线起点为 Ｄ１０２ 罐底泵出

口管线上ꎬ终点为蒸汽凝结水混和器入口管线上ꎮ
(８)新增蒸汽凝结水混合器出口管线至 Ｄ１０１

入口的管线ꎮ 该管线起点为蒸汽凝结水混和器出

口ꎬ终点为 Ｄ１０１ 入口管线上ꎮ
(９)新增凝结水回收罐 Ｄ１０１ 泵后管线至蒸汽

凝结水混和汽入口管线ꎮ 该管线起点为 Ｄ１０１ 泵后

管线上ꎬ终点为蒸汽凝结水混和汽入口管线上ꎮ
(１０)增加新增泵出口管线至沥青罐凝结水出

口的管线ꎮ 该管线起点为新增泵出口管线上ꎬ终点

为沥青罐凝结水出口管线上ꎮ
(１１)新增卸油罐凝结水出口管线至异辛烷装

置换热器 Ｅ－３０１ 凝结水入口管线ꎮ 该管线起点为

卸油罐凝结水出口管线上ꎬ终点为 Ｅ－３０１ 凝结水入

口管线上ꎮ
(１２)新增 Ｅ－３０１ 凝结水出口管线至 Ｄ１０２ 低压

蒸汽凝结水入口管线ꎮ 该管线起点为 Ｅ－３０１ 凝结

水出口管线上某处ꎬ终点为低压蒸汽凝结水入口管

线上某处ꎮ
(１３)新增 Ｄ１０１ 罐底泵出口管线至新增板式换

热器入口管线ꎮ 该管线起点为 Ｄ１０１ 罐底泵出口管

线上ꎬ终点为新增板式换热器凝结水入口处ꎮ
(１４)新增板式换热器凝结水出口管线至 Ｄ１０１

罐入口管线ꎮ 该管线起点为新增板式换热器凝结水

出口ꎬ终点为罐 Ｄ１０１ 入口管线上ꎮ
(１５)新增板式换热器采暖水出口管线至采暖

区入口管线ꎮ 该管线起点为换热器采暖水出口ꎬ终
点为采暖区入口管线上ꎮ

(１６)新增采暖区出口管线至新增换热器采暖

水入口管线ꎮ 该管线起点为采暖区出口管线上ꎬ终
点为新增换热器采暖水入口ꎮ

(１７)新增卸油罐出口管线至换热器 Ｅ－３０１ 凝

结水出口的管线ꎮ 该管线起点为卸油罐出口管线

上ꎬ终点为换热器 Ｅ－３０１ 凝结水出口管线上ꎮ
(１８) 新增 １ 台板式换热器 (凝结水回收罐

Ｄ１０１ 罐底泵出口)ꎬ换热器面积为 ４９􀆰 ７ ｍ２ꎮ
(１９)新增 Ｄ１０２ 凝结水罐底凝结水泵ꎬ流量

６０ ｔ / ｈꎬ扬程 ２０ ｍꎮ
２􀆰 ４　 投资情况

本项目改造投资 １７６􀆰 ５ 万元ꎬ 其中管线费

１０１􀆰 ７ 万元ꎬ设备费 ２６􀆰 ５ 万元ꎬ施工费 ４８􀆰 ３ 万元ꎮ

􀅰９０２􀅰
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３　 节能效果

３􀆰 １　 凝结水闪蒸汽回收利用

方案中 Ｄ１０２ 凝结水罐 ０􀆰 ３６ ＭＰａ 闪蒸汽冬季

控制闪蒸汽的量为 １􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ给管道伴热ꎬ蒸汽价格

为 １４０ 元 / ｔ(燃气锅炉ꎬ下同)ꎬ年效益为 １４０×１􀆰 ２×
４ ０００ / １０ ０００ ＝ ６７􀆰 ２ 万元 / ａꎻ夏季控制闪蒸汽的量

为 ０􀆰 ８ ｔ / ｈꎬ加热粗苯加氢装置换热器 Ｅ８１１８ 物料ꎬ
蒸汽价格为 １４０ 元 / ｔꎬ年效益为 １４０ × ０􀆰 ８ × ４ ０００ /
１０ ０００＝ ４４􀆰 ８ 万元 / ａ(冬季、夏季均按 ４ ０００ ｈ 计算ꎬ
下同)ꎮ
３􀆰 ２　 凝结水热量优化利用

方案中罐区所用蒸汽用闪蒸罐底部凝结水代

替ꎬ冬季节约蒸汽量为 ２􀆰 ２ ｔ / ｈꎬ蒸汽价格为 ２００ 元 / ｔ
(燃气锅炉ꎬ下同)ꎬ年效益为 ２００ × ２􀆰 ２ × ４ ０００ /
１０ ０００＝ １７６ 万元 / ａꎻ夏季节约蒸汽量为 １􀆰 ７ ｔ / ｈꎬ蒸
汽价格为 ２００ 元 / ｔꎬ年效益为 ２００ × １􀆰 ７ × ４ ０００ /
１０ ０００＝ １３６ 万元 / ａꎮ
３􀆰 ３　 凝结水余热回收利用

方案中冬季除盐水进除氧器温度由 ５２℃ 升高

到 ７０℃ꎬ热量为 １􀆰 １６２×４９×１８＝ １ ０２４ ｋＷꎬ折合蒸汽

量为 １􀆰 ７ ｔ / ｈꎬ蒸汽价格 ２００ 元 / ｔꎬ年效益为 ２００ ×
１􀆰 ７×４ ０００ / １０ ０００＝ １３６ 万元 / ａꎻ夏季除盐水进除氧

器温度由 ６０℃升高到 ９５℃ꎬ热量为 １􀆰 １６２×５５×３５ ＝
２ ２３６ ｋＷꎬ折合蒸汽量为 ３􀆰 ７２ ｔ / ｈꎬ蒸汽价格 ２００
元 / ｔꎬ年效益为 ２００×３􀆰 ７２×４ ０００ / １０ ０００ ＝ ２９７􀆰 ６ 万

元 / ａ(冬季、夏季均按 ４ ０００ ｈ 计算)ꎮ
３􀆰 ４　 总效益

６７􀆰 ２＋ ４４􀆰 ８ ＋ １７６ ＋ １３６ ＋ １３６ ＋ ２９７􀆰 ６ ＝ ８５７􀆰 ６ 万

元 / ａꎮ

４　 结论

(１)通过技术改造使凝结水闪蒸汽热量、凝结

水余热得到了回收利用ꎻ用凝结水代替 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸

汽为罐区维温ꎬ解决了原来使用 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽热源

时所造成的过大能量传递损失问题ꎮ
(２)本项目改造投资 １７６􀆰 ５ 万元ꎬ年节能效益

８５７􀆰 ６ 万元ꎬ投资回收期 ０􀆰 ２ ａꎮ 投资小ꎬ见效快ꎬ节
能效果好ꎮ

(３)为解决工业低温余热回收难和低温热难以

满足工业应用要求等问题及类似工程的节能设计和

改造提供参考ꎮ
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焦炉烟气陶瓷催化滤管技术过审

　 　 １０ 月 ３０ 日ꎬ淮北矿业集团的焦炉烟气陶瓷催化滤管

尘硫硝一体化治理技术通过了中国炼焦行业协会组织的

专家组评审ꎮ 专家组一致认为ꎬ该技术在陶瓷纤维、催化

触媒材料应用等方面具有较高的技术创新性ꎬ达到国内先

进水平ꎬ具有较好的应用和推广价值ꎮ
此项技术已于今年 １ 月在安徽临涣焦化公司的焦炉

上成功应用ꎬ在线监控数据显示ꎬ焦炉烟气各项指标已达

到并优于国家烟气排放标准ꎮ 该技术脱硫效率达 ８５％以

上ꎬ脱硝效率达 ９５％以上ꎬ除尘效率达 ９９％以上ꎬ可以有

效去除氮氧化物、二氧化硫等多种酸性气体ꎮ
据了解ꎬ该项技术可同时实现脱硫、脱硝、除尘一体化

协同处理ꎬ氮氧化物、二氧化硫以及颗粒物排放可连续稳

定达到«炼焦化学工业污染物排放标准» (ＧＢ １６１７１—
２０１２)规定的排放限值要求ꎮ

目前ꎬ国内焦化行业的烟气净化基本照搬电力行业的

经验ꎬ尘、硫、硝采用 ３ 个独立的环保工艺进行处理ꎬ不仅

投资多、占地面积广ꎬ而且运行维护费用高ꎬ还会形成废水

等二次污染物ꎮ 特别是将湿法和半干法脱硫工艺应用于

焦化行业ꎬ会额外产生脱硫废液ꎬ增加烟气的含水量ꎬ与最

新的烟气“脱白”需求冲突ꎮ 为此ꎬ淮北矿业集团紫朔公

司与清华大学联合开展技术攻关ꎬ成功研发催化陶瓷滤管

干法脱硫脱硝除尘一体化治理技术ꎮ 该项技术以陶瓷催

化滤管为核心部件ꎬ减少了烟气中焦油、焦炭、粉尘以及粉

尘中重金属离子对催化剂的影响ꎬ延长了催化剂的使用寿

命ꎮ 同时ꎬ该技术通过优化和复配催化剂ꎬ还可去除挥发

性有机物等ꎮ 此外ꎬ采取独立仓室设计可以分仓室离线检

修ꎬ解决了焦炉在不停炉情况下ꎬ环保设施需要检修时排

放不能达标的难题ꎮ (中国化工报)
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