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循环换热分离器运行过程分析
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摘要:循环换热分离器是费托合成工艺核心设备ꎬ通过总结分析 ８ 台循环换热分离器改造前后运行数据ꎬ证明现有改造措

施无法长期有效解决热侧整体压降、换热性能、重质油分离效果差的问题ꎬ费托合成装置随运行周期被迫降负荷且能耗高ꎬ对此

提出将换热器与分离器独立设置的改造思路ꎬ建议换热器选用传统列管式结构ꎬ分离器选用抗堵旋风式结构ꎮ
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　 　 某化工项目循环换热分离器共 ８ 台ꎬ其中Ⅰ~
Ⅵ系列为进口设备ꎬⅦ、Ⅷ系列为国产设备[１] ꎬ主
要包括高温油气进出口、低温油气进出口、换热内

件、分离内件、重质油出口等ꎬ其中进口设备分离

元件由丝网＋Ｍｕｎｔｅｒｓ 单囊波纹板＋均气板构成ꎬ国
产设备分离内件由翅片式进料分布器＋高效分离

叶片 /均气板构成[２] ꎮ 费托反应器[３] 顶部高温油

气自入循环换热分离器[４] 换热板束ꎬ与低温油气

换热后进入对称的 ４ 组分离内件进行气液分离ꎬ
分离后的高温油气经壳体内壁收集后自高温油气

出口送往油气空冷器ꎬ分离下的液相重质油经过

分离内件底部积液槽和降液管自罐底部出口管送

往汽提塔ꎮ
自投料试车以来ꎬ随着生产运行周期ꎬ循环换热

分离器[５]热侧压降达到设计值的 ２ ~ ６ 倍ꎬ冷热侧出

口温差(－１７ ~ ３５℃)远低于设计值(９４℃)ꎬ重质油

分离流量严重下降ꎬ装置被迫降负荷运行且能耗高ꎮ

总体来看ꎬ进口设备分离内件经改造后有一定分离

效果ꎬ国产设备分离器[５] 改造后仍无分离效果ꎬ但
阻力降较小ꎮ 进口设备换热性能较好ꎬ但换热内

件包边易开裂造成热流体走“短路”ꎬ换热效果明

显下降ꎮ

１　 技术优化

针对循环换热分离器运行过程中出现的问题ꎬ
在不改变设备和工艺流程条件下ꎬ先后对各系列循

环换热分离器分离内件进行了技术优化改造ꎮ
第一次优化ꎬ将费托Ⅲ、Ⅳ系列分离器丝网拆

除ꎬ但投用后发现分离效果不理想ꎮ
第二次优化ꎬ将费托Ⅱ系列分离器 Ｍｕｎｔｅｒｓ 单

囊波纹板更换为 ＴＰ 波纹板ꎬ该系列运行较之前有

所改善ꎮ
第三次优化ꎬ将其他Ⅰ、Ⅲ、Ⅳ相继采用相同方

案进行改造ꎬ但各系列差异较大ꎬ其中费托Ⅲ、Ⅳ系
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列分离效果相对较差ꎮ
第四次优化ꎬ将费托Ⅴ、Ⅵ系列进行同样改造ꎬ

大检修后投用ꎮ
在各系列分离器检修的同时ꎬ对换热器四周包

边进行加固改造ꎬ其中费托Ⅰ系列热侧出口上方最

易破裂的包边用 ＤＮ５０ 剖 １ / ４ 进行加强ꎬ见图 １
所示ꎮ

(ａ)包边开裂处焊接修复 (ｂ)包边加筋板

(ｃ)包边用 ＤＮ５０ 管剖加固

图 １　 进口循环换热分离器换热器包边修复件

第五次优化ꎬ国产设备分离内件高效分离改造

为 ＴＰ 波纹板结构ꎬ开车 １０ ｄ 后重质油无法分离ꎮ

２　 运行情况

反映循环换热分离器运行情况的关键指标是热

侧压降、热侧出口温度、冷侧出口温度、冷热侧出口

温差、重质油流量[６]ꎮ
２􀆰 １　 热侧压降大ꎬ系统压力高

循环换热分离器热侧压降随运行周期不断上

涨ꎬ造成新鲜合成气压力不断上涨ꎬ脱碳吸收塔压力

下降(外送低温油洗脱碳净化气量增大)ꎮ 开车初

期进口 设 备 热 侧 压 差 １２０ ~ ２００ ｋＰａ ( 设 计 值

５０ ｋＰａ)、国产设备 ５０ ~ ７０ ｋＰａ(设计值 ５０ ｋＰａ)ꎬ连
续运行 ２~３ 个月后进口循环换热分离器热侧压差

>２００ ｋＰａ(最高 ３２０ ｋＰａ)、反应器压力>２􀆰 ９０ ＭＰａ
(设计值 ２􀆰 ７５ ＭＰａ)、负荷<８５％ꎬ如不停车检修处理

提负荷困难ꎻ国产设备在 １３０~１４０ ｋＰａ、反应器压力

<２􀆰 ９０ ＭＰａ(设计值 ２􀆰 ７５ ＭＰａ)、负荷>９０％ꎬ能够满

足高负荷运行要求但轻质油分离系统负荷过高、
压缩机跳车风险大ꎬ详见图 ２ 所示ꎬ主要原因是换

热内件和分离内件堵塞ꎮ 相比Ⅱ~Ⅵ系列ꎬ费托Ⅰ

系列热侧压差最大ꎬ主要是由于其换热内件包边

在大检修期间进行固定焊死ꎬⅡ~Ⅵ系列热侧压差

在>１００ ｋＰａ 条件下换热内件包边存在不同程度开

裂现象ꎬ导致部分高温油气泄漏短路ꎮ

１—Ⅰ系列ꎻ２—Ⅱ系列ꎻ３—Ⅲ系列ꎻ４—Ⅳ系列ꎻ

５—Ⅴ系列ꎻ６—Ⅵ系列ꎻ７—Ⅶ系列ꎻ８—Ⅷ系列

图 ２　 各系列循环换热分离器热侧压差对比
　 　 注:图中数据为 １０ ｄ 平均值ꎮ

２􀆰 ２　 换热效果差

换热效果差ꎬ冷、热侧出口温度与设计值偏差

大ꎮ 循环换热分离器冷热侧出口温差随运行周期大

幅下降ꎬ热侧出口温度高ꎬ高温油气局部过冷重质油

带水ꎬ油气空冷器超负荷ꎬ另外入塔气温度低ꎬ影响

费托反应ꎬ副产 ２􀆰 ８ ＭＰａ 蒸汽量明显降低ꎮ 目前费

托Ⅰ系列冷侧出口温度在 １７０ ~ １８０℃ (设计值

２１９℃)、热侧出口温度在 １５０ ~ １５５℃ ( 设计值

１２５℃)ꎬ费托Ⅱ ~ Ⅵ系列冷侧出口温度在 １５５ ~
１６５℃、热侧出口温度在 １６５ ~ １７５℃ꎬ费托Ⅶ、Ⅷ系

列冷侧出口温度在 １７０ ~ １８０℃、热侧出口温度在

１４０ ~ １４５℃ꎬ见图 ３、图 ４ 所示ꎬ造成油气空冷负荷

大幅增加ꎬ空冷后温度>４０℃ (设计值 ４０℃)ꎬ油气

带油严重ꎬ循环气组分偏重ꎬ压缩机透平超负荷

运行ꎮ

１—Ⅰ系列ꎻ２—Ⅱ系列ꎻ３—Ⅲ系列ꎻ４—Ⅳ系列ꎻ

５—Ⅴ系列ꎻ６—Ⅵ系列ꎻ７—Ⅶ系列ꎻ８—Ⅷ系列

图 ３　 各系列循环换热分离器热侧出口

温度对比
　 　 注:图中数据为 １０ ｄ 平均值ꎮ
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１—Ⅰ系列ꎻ２—Ⅱ系列ꎻ３—Ⅲ系列ꎻ４—Ⅳ系列ꎻ
５—Ⅴ系列ꎻ６—Ⅵ系列ꎻ７—Ⅶ系列ꎻ８—Ⅷ系列

图 ４　 各系列循环换热分离器冷侧出口温度对比

２􀆰 ３　 分离效果差

分离效果差ꎬ轻质油分离系统超负荷ꎮ 循环换

热分离器分离能力随运行周期严重下降ꎬ造成轻质

油组分偏离严重ꎬ压缩机跳车风险高ꎬ汽提塔热负荷

不足ꎬ轻质石脑油终馏点温度超标ꎮ 目前进口费托

Ⅱ、Ⅲ系列重质油基本无流量ꎬ国产费托Ⅶ、Ⅷ开车

１０ ｄ 后重质油无流量ꎬ见图 ５ 所示ꎬ大量重质油被高

温油气带入轻质油分离系统ꎬ造成入塔气在线分析

仪、油气空冷管束易堵塞ꎬ油水分离器油侧频繁满液

位ꎬ轻质油泵超负荷运行(轻质油量是设计值 ２ ~ ６
倍)ꎬ原设计轻质油加热器热负荷不足ꎬ轻质石脑油

终馏点超标(>２００℃)ꎬ导致下游低温油洗装置急冷

吸收系统堵塞ꎮ

１—Ⅰ系列ꎻ２—Ⅱ系列ꎻ３—Ⅲ系列ꎻ４—Ⅳ系列ꎻ
５—Ⅴ系列ꎻ６—Ⅵ系列ꎻ７—Ⅶ系列ꎻ８—Ⅷ系列

图 ５　 各系列循环换热分离器重质油

分离能力对比
　 　 注:图中数据为 １０ ｄ 平均值ꎮ

３　 造成的影响

３􀆰 １　 无法长周期安全运行

３􀆰 １􀆰 １　 工艺危害

(１)过冷析水ꎬ重质油带水ꎮ 重质油带水(比热

大)进塔吸热ꎬ汽提塔气相热负荷严重不足ꎬ稳定重

质油、稳定蜡出口温度低带水风险大ꎬ下游加氢进料

泵易发生汽蚀抱轴损坏ꎬ严重时可导致装置停车ꎮ

(２)重质油流量过低ꎮ 重质油被高温油气带入

轻质油分离系统ꎬ造成空冷堵塞ꎬ轻质油泵超负荷ꎬ
释放气压缩机、循环气压缩机易跳车ꎬ严重影响下游

装置正常运行ꎮ
(３)热侧出口温度过高ꎮ 油气空冷器负荷不

足ꎬ合成尾气带液量大ꎬ过滤器易堵塞变形ꎮ
(４)轻、重油分离不彻底ꎮ 轻质油带重质油ꎬ轻

质油流量大ꎬ入塔温度低ꎬ造成稳定重质油、稳定蜡

带水风险高ꎬ石脑油终馏点超标(塔顶无法建立回

流)ꎬ油洗负荷超负荷运行且吸收急冷系统压差高ꎮ
(５)入塔气温度过低ꎬ催化剂破碎ꎮ 循环气压

缩机出口低温油气经换热后入塔温度<１８０℃ꎬ反应

器内尤其底部催化剂因温差大造成机械性能下降发

生破碎ꎬ且吸收反应热副产 ２􀆰 ８ ＭＰａ 蒸汽量减少ꎮ
３􀆰 １􀆰 ２　 设备危害

(１)循环换热分离器换热内件包边开裂ꎬ见图 ６
所示ꎮ

图 ６　 循环换热分离器换热板束包边

(２)重质油加热器堵塞超压ꎬ内件损坏ꎬ见图 ７
所示ꎮ

图 ７　 重质油加热器封头重质油隔板

(３)压缩机入口过滤器堵塞ꎬ转子叶片损坏风

险高ꎬ见图 ８ 所示ꎮ

图 ８　 循环气压缩机二段入口过滤器

􀅰４９１􀅰
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３􀆰 ２　 无法高负荷运行

装置开车初期 １~２ 个月ꎬ循环换热分离器运行

情况较好ꎬ装置整体能够实现 １００％负荷运行ꎬ精脱

硫界区压力在 ３􀆰 ３ ＭＰａꎬ连续运行 ２ 个月以后受循

环换热分离器运行情况持续恶化影响ꎬ总体负荷逐

步降至 ９０％以下ꎬ但精脱硫界区压力在 ３􀆰 ４ ＭＰａꎬ无
提负荷富裕量ꎮ
３􀆰 ３　 装置整体能耗高

因循环换热分离器运行热侧压差变大、冷热侧

出口温差变小、重质油分离能力变差ꎬ造成循环气压

缩机、轻质油加热器、重质油加热器、轻质油泵机泵

及油气空冷器等设备能耗大幅增加ꎬ初步测算满负

荷工况下每年能耗损失近亿元ꎬ详见表 １ꎮ
表 １　 装置能耗损失测算(１００％负荷)

设备名称 设计 实际 偏差 损失 / (万元􀅰ａ－１)

２􀆰 ８ ＭＰａ 蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３３６ ２１０２ ２３４ ７４８８

油气空冷器 / ｋＷ ３４５６ ４２３０ ７７４ ２０４

轻质油泵 / ｋＷ １９２ ３８４ １９２ ５１

重质油加热器 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５ ３０ １５ ４８０

轻质油加热器 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ４ ９ ５ １６０

循环气压缩机 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ４８５􀆰 ６ ５２０ ３４􀆰 ４ １１０１

合计 　 　 　 ９４８４

　 　 注:各等级蒸汽按 ４０ 元 / ｔꎬ电按 ０􀆰 ３３ 元 / ｋＷｈ 测算ꎮ

４　 结论

循环换热分离器运行核心问题是热侧压差高、
内件易堵塞、换热能力低、重质油分离效果差ꎬ因此

改造要着重考虑设计选用满足运行负荷要求的新型

易清洗、防堵的换热器和分离设备ꎮ 因原换热分离

器内件改造为分离器方案现场实施比较困难ꎬ且串

联新增重质油加热器的方案无法解决换热部分存在

的问题ꎬ从技术成熟度和可靠性上建议换热器和分

离器独立设置ꎬ换热器可采用易清洗的管壳式换热

器形式ꎬ分离设备采用抗堵性和分离效果较好的多

管旋风式分离元件ꎮ
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科德宝与阿波罗集团签署协议在华成立合资公司

　 　 ２０１８ 年 １２ 月 １２ 日ꎬ德国科德宝(Ｆｒｅｕｄｅｎｂｅｒｇ)与阿波

罗展贸科技(香港)有限公司(属日本阿波罗贸易集团旗下

子公司)签署协议ꎬ在原顺德阿波罗环保器材有限公司基

础上组建合资公司ꎮ 顺德阿波罗环保器材有限公司(后文

称顺德阿波罗)是中国领先的空气和水过滤解决方案供应

商之一ꎮ ２０１７ 年ꎬ顺德阿波罗在全球拥有约 １ ０００ 名员

工ꎬ年销售额达 ７􀆰 ５ 亿人民币(约 ９ ６００ 万欧元)ꎮ 目前ꎬ此
次交易仍待中国相关机构最终审批ꎮ

随着国内相关法律法规的不断完善和大众环保意识

的日益增强ꎬ中国市场对空气和水过滤解决方案的需求每

年都在快速增长ꎮ 据专家估计ꎬ到 ２０２２ 年ꎬ顺德阿波罗的

主要产品室内空气净化过滤、新风系统过滤和家用水过滤

在全球市场的销售规模将达 ５０ 亿美元ꎮ
面对中国经济的飞速增长ꎬ如何进一步改善空气和提

高水质已成为中国面临的重大挑战之一ꎬ“可持续发展”、
“环境保护”和“健康安全”等议题变得越来越重要ꎮ 阿波

罗过滤产品能够有效过滤空气及饮用水中的(超)细颗粒

物、有害气体、异味和微生物ꎬ保护人体健康ꎮ
“顺德阿波罗在各个方面都与科德宝非常契合ꎬ”科德

宝旗下的科德宝过滤技术集团首席执行官安德烈亚斯􀅰克

鲁特博士(Ｄｒ.Ａｎｄｒｅａｓ Ｋｒｅｕｔｅｒ)说ꎮ “作为一家创新型技术

企业ꎬ阿波罗拥有一流的生产和技术能力以及出色的市场

网络ꎮ 这次合作能够进一步完善我们在室内空气过滤和

水过滤领域的整体解决方案ꎮ”
顺德阿波罗在中国顺德拥有自己的生产基地ꎬ在质

量、工艺或安全生产方面都有很高的标准ꎮ ２０１７ 和 ２０１８
连续两年ꎬ顺德阿波罗均被评为广东省制造业 ５００ 强企

业ꎮ 公司通过了 ＩＳＯ ９００１、ＩＳＯ １４００１、ＴＳ １６９４９ 认证ꎬ并获

得中国合格评定国家认可委员会(ＣＮＡＳ)实验室认可证书ꎮ
科德宝过滤技术集团和顺德阿波罗都将从此次合作

中获益ꎬ包括生产、技术和市场在内的各个环节ꎬ特别是在

将来发展非常重要的两个领域过滤材料和气体过滤技术

领域的优势互补ꎮ 协议达成后ꎬ科德宝集团将占合资公司

多数股份ꎮ (李鸣号)
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