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摘要:针对 ４０ 万 ｔ / ａ 气体分馏装置开工初期易发生丙烯含水量高导致质量不合格的问题ꎬ采用 Ｐｅｔｒｏｓｉｍ 软件以装置的运行

数据为参照建立了装置基础模型ꎬ并以装置的标定数据对模型进行了验证ꎬ结果表明ꎬ模型与装置运行情况吻合较好ꎮ 采用装

置模型对脱乙烷塔顶系统进行了计算ꎬ找出影响丙烯质量的因素为塔顶水冷器选型偏大ꎬ同时选型偏大会导致循环水流速

偏低ꎬ水冷器易发生结垢导致泄漏ꎮ 对水冷器进行了重新选型计算ꎬ以保证丙烯质量合格ꎬ同时保证循环水流速达标ꎬ避免

结垢泄漏ꎮ
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　 　 某公司 ４０ 万 ｔ / ａ 气体分馏装置采用精馏原理

对液态烃进行分离ꎬ得到丙烷、丙烯、异丁烯、丁烯－
２ 产品ꎮ 装置开工初期ꎬ易发生丙烯含水量高的问

题ꎮ 装置运行一段时间后ꎬ脱乙烷塔顶水冷器易发

生结垢泄漏问题ꎮ 文献[１－３]研究表明ꎬ丙烯含水

率的变化与脱乙烷塔的稳定操作有很大关系ꎮ 装置

投产后ꎬ先后于 ２００４ 年及 ２００８ 年检修期间对脱乙

烷塔顶系统进行了 ２ 次改造ꎮ ２００４ 年检修中在塔

顶水冷器循环水线增加控制阀ꎬ通过调节循环水进

出换热器的流量来控制塔顶馏出物料的冷后温度ꎬ
以解决顶温控制不稳的问题ꎮ ２００８ 年 ９ 月装置检

修期间ꎬ对水冷器管程进行了扩径改造ꎬ使冷后温度

控制在 ６０℃左右ꎬ以解决由于循环水水质较差ꎬ水
冷器管束较细ꎬ冷却效果变差ꎬ脱乙烷塔塔顶回流量

低ꎬ起不到脱除 Ｃ２ 组分的作用ꎬ导致丙烯产品质量

出现较大波动的问题ꎮ
采用流程模拟技术对装置进行建模有助于对装

置的操作状况进行工况分析ꎬ改进装置的工艺条件ꎬ
辅助确定工艺操作瓶颈ꎮ 采用各种模拟软件对气分

装置的建模研究已有较多报道[４－７]ꎮ 针对气分装置

开工初期丙烯带水导致产品不合格及运行后期水冷

器易结垢泄漏的问题ꎬ本文中拟采用 Ｐｅｔｒｏｓｉｍ 软件

建立装置模型对脱乙烷塔的运行状况进行研究ꎮ

１　 工艺流程概述

原料液态烃脱硫后送入脱丙烷塔进料罐(Ｄ－
５０１)ꎬ经加热后进入脱丙烷塔(Ｃ－５０１)ꎮ Ｃ－５０１ 塔

顶馏分冷却后进入塔顶回流罐(Ｄ－５０２)ꎬ冷凝液一
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部分送入塔顶作回流ꎬ另一部分送入脱乙烷塔(Ｃ－
５０２)ꎮ Ｃ－５０１ 塔底馏分进入碳四分馏塔(Ｃ－５０５)
作为进料ꎮ Ｃ－５０２ 顶馏分经塔顶冷凝器(Ｅ－５０７)部
分冷凝冷却后进入塔顶回流罐(Ｄ－５０３)ꎬ罐顶排出

不凝气ꎬ冷凝液送入塔顶作回流ꎮ Ｃ－５０２ 塔底馏分

进入丙烯塔(１) (Ｃ－５０３)作为进料ꎮ 丙烯塔(１)和
丙烯塔(２)(Ｃ－５０４)串联操作ꎮ Ｃ－５０４ 顶的丙烯经

冷凝后进入塔顶回流罐(Ｄ－５０４)ꎬ冷凝液一部分送

入 Ｃ－５０４ 顶作回流ꎬ另一部分经产品冷却器(Ｅ－
５０８)冷却后送至罐区ꎬＣ－５０３ 塔釜的丙烷馏分经产

品冷却器(Ｅ－５０９)冷却后送至罐区ꎮ Ｃ－５０５ 塔顶馏

分经冷凝后进入回流罐(Ｄ－５０５)ꎬ冷凝液一部分送

至 Ｃ－５０５ 塔顶作回流ꎬ另一部分进入脱异丁烷塔

(Ｃ－５０７)作为进料ꎬ或经冷却器(Ｅ－５１０)冷却后送

至罐区ꎮ Ｃ－５０５ 塔底馏分进入脱戊烷塔(Ｃ－５０６)ꎮ
Ｃ－５０６ 顶馏分经冷凝后进入塔顶回流罐(Ｄ－５０６)ꎬ
冷凝液一部分送至 Ｃ－５０６ 顶作回流ꎬ另一部分经冷

却器(Ｅ－５１１)冷却后送至罐区ꎮ Ｃ－５０６ 塔底馏分经

戊烷冷却器(Ｅ－５１２)冷却后送至提升管ꎮ Ｃ－５０７ 塔

顶的异丁烷馏分经冷凝后进入塔顶回流罐 ( Ｄ －
５０８)ꎬ冷凝液一部分送至 Ｃ－５０７ 顶作回流ꎬ另一部

分经冷却器(Ｅ－５１６)冷却后送至罐区ꎮ Ｃ－５０７ 塔底

异丁烯馏分经冷却器(Ｅ－５１５)冷却后送至罐区ꎮ 工

艺流程见图 １ꎮ

图 １　 气分装置工艺流程示意图

２　 工况模拟

２􀆰 １　 基础模型建立

为研究装置操作状况ꎬ以装置操作数据为基准ꎬ
采用 Ｐｅｔｒｏｓｉｍ 软件建立了装置的模拟模型ꎬ模型热

力学方法采用 Ｐｅｎｇ － Ｒｏｂｓｉｎ 方程ꎮ 由于丙烯塔

Ｃ５０３、Ｃ５０４ 为串联操作ꎬ本流程模拟中以 Ｃ５０３ 代

替ꎮ 装置处理量为 ５４ ｔ / ｈꎬ原料组成列于表 １ꎬ装置

操作数据计算结果列于表 ２ꎬ产品组成计算结果列

于表 ３ꎮ
表 １　 气分装置建模原料组成

组分 乙烷 丙烯 丙烷 异丁烷 丁烯－１

体积分数 / ％ ０􀆰 ２２ ４０􀆰 ９５ ７􀆰 ９９ １７􀆰 ８１ １３􀆰 ４９

组分 正丁烷 反－２－丁烯 顺－２－丁烯 异戊烷

体积分数 / ％ ４􀆰 ７１ ８􀆰 ００ ５􀆰 ９７ ０􀆰 ６５

　 　 注:原料水含量以质量分数 ４ ０００×１０－６计ꎮ

表 ２　 操作参数计算结果

位号 位置 温度 / ℃ 压力 / ＭＰａ 采出量 / ( ｔ􀅰ｈ－１)

脱丙烷塔 Ｃ５０１ 塔顶 ４５ １􀆰 ９ ２１􀆰 ５４

　 塔底 １１０ １􀆰 ９４ ３０􀆰 ８６

脱乙烷塔 Ｃ５０２ 塔顶 ６２􀆰 ５ ２􀆰 ９ ０􀆰 ５

　 塔底 ７１ ２􀆰 ９３ ２１􀆰 ２４

丙烯塔 Ｃ５０３ 塔顶 ４８ １􀆰 ９５ １７􀆰 ６５

　 塔底 ５７ ２􀆰 ０１ ３􀆰 ５９

碳四分馏塔 Ｃ５０５ 塔顶 ６０􀆰 ５ ０􀆰 ８ ２１􀆰 ６

　 塔底 ７３ ０􀆰 ８３ ９􀆰 ２

脱戊烷塔 Ｃ５０６ 塔顶 ５１􀆰 ７ ０􀆰 ５ ７

　 塔底 ５６􀆰 ５ ０􀆰 ５２ ２􀆰 ３

脱异丁烷塔 Ｃ５０７ 塔顶 ４９􀆰 ７６ ０􀆰 ６５ ４􀆰 ０７

　 塔底 ５４􀆰 ８４ ０􀆰 ７ １７􀆰 ５４
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表 ３　 产品中各组分组成计算结果(体积分数) ％

产品

名称
Ｃ＝

３ Ｃ０
３ ｉＣ０

４

Ｃ＝
４－１

ｉＣ＝
４

ｎＣ０
４ ｔＣ＝

４－２ ｃＣ＝
４－２ Ｃ５

丙烯 ９９􀆰 ７ ０􀆰 ３ 　 　 　 　 　 　

丙烷 ０􀆰 ３７ ９９􀆰 ６３ 　 　 　 　 　 　

异丁烷 　 　 ７０ ２８􀆰 ３ ０􀆰 ６７ ０􀆰 ８９ ０􀆰 ０６ 　

异丁烯 　 　 ４５􀆰 ３９ ３６􀆰 ８６ ５􀆰 ９９ ９􀆰 ３０ ２􀆰 ４５ 　

丁烯－２ 　 　 ０􀆰 ４４ ８􀆰 ０３ ２１􀆰 ５２ ３７􀆰 ４８ ３２􀆰 ５２ 　

碳五 　 　 　 ０􀆰 ７６ １１􀆰 ８８ ２５􀆰 １３ ４２􀆰 ６２ １９􀆰 ６１

根据装置物料平衡及产品质量要求ꎬ对模型进

行校核ꎬ确定出各分离塔的分离要求ꎬ根据各塔回流

量对模型进行校核ꎬ确定塔板效率ꎬ采用板效率校正

后将实际塔板数折算为理论板数进行模拟ꎬ进料位

置根据塔板效率与实际板数做了相应调整ꎮ 各塔分

离要求及板效率列于表 ４ꎮ
表 ４　 各分离塔分离要求及塔板效率

塔序号 分离要求 塔板效率

Ｃ５０１ 塔底 Ｃ３ 体积分数不大于 ０􀆰 ０１％ ０􀆰 ８

Ｃ５０２ 塔底乙烷体积分数不大于 ０􀆰 ０１％ ０􀆰 ８

Ｃ５０３ 塔顶丙烯体积分数不低于 ９９􀆰 ７％ ０􀆰 ９５

　 塔底丙烷体积分数不低于 ９９􀆰 ６％ 　

Ｃ５０５ 塔顶异丁烷体积分数不低于 ５０％ ０􀆰 ８

Ｃ５０６ 塔顶丁烯－２ 体积分数不低于 ７０％ ０􀆰 ８

Ｃ５０７ 塔顶异丁烷体积分数不低于 ７０％ ０􀆰 ８

２􀆰 ２　 基础模型验证

保持模型中各塔分离要求及板效率不变ꎬ以标

定原料数据对模型进行了验证ꎮ 因标定时 Ｃ５０６、

Ｃ５０７ 未开ꎬ因此未生产高纯度异丁烷ꎬ混合重碳四、
碳五组分未进一步分离ꎮ 装置操作参数计算结果与

标定数据的对比列于表 ５ꎬ产品质量对比列于表 ６ꎮ
由表中数据可看出ꎬ模拟结果与装置操作数据能较

好地吻合ꎮ 通过 ２ 次不同原料组成对模型的校核

及验证ꎬ说明所建模型可较好地反映装置的操作

状况ꎮ
表 ５　 装置操作参数与模拟结果对比

系统 位置 物性 标定值 模拟值

脱丙烷塔 Ｃ５０１ 塔顶 温度 / ℃ ５２􀆰 ３ ４９􀆰 ７４

　 　 压力 / ＭＰａ １􀆰 ９ １􀆰 ９０２

　 塔底 温度 / ℃ １１０􀆰 ４ １０９􀆰 ４

　 　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ０２ ２􀆰 ０２

脱乙烷塔 Ｃ５０２ 塔顶 温度 / ℃ ６９􀆰 ６ ６６􀆰 ５８

　 　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ８７ ２􀆰 ８７

　 塔底 温度 / ℃ ７１􀆰 １ ６９􀆰 ３９

　 　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ９ ２􀆰 ９

丙烯塔(１)Ｃ５０３ 塔顶 温度 / ℃ ５１􀆰 ８ 　

　 　 压力 / ＭＰａ １􀆰 ９ 　

　 塔底 温度 / ℃ ６０􀆰 ２ ５９􀆰 ５６

　 　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ０１ ２􀆰 ０１

丙烯塔(２)Ｃ５０４ 塔顶 温度 / ℃ ５０􀆰 ４ ４７􀆰 ５６

　 　 压力 / ＭＰａ １􀆰 ８５ １􀆰 ８５

　 塔底 温度 / ℃ ５４􀆰 ３ 　

　 　 压力 / ＭＰａ １􀆰 ９１ 　

碳四分馏塔 Ｃ５０５ 塔顶 温度 / ℃ ６２􀆰 １ ６０􀆰 ２７

　 　 压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７ ０􀆰 ７

　 塔底 温度 / ℃ ７４􀆰 １ ７１􀆰 ６６

　 　 压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７４ ０􀆰 ７４

表 ６　 原料及产品中各组分体积分数对比结果 ％

项目 Ｃ２ Ｃ０
３ Ｃ ＝

３ ｉＣ０
４ ｎＣ０

４

Ｃ ＝
４－１

ｉＣ ＝
４

ｔＣ ＝
４－２ ｃＣ ＝

４－２ Ｃ５

原料 液态烃 实际 ０􀆰 １１ ８􀆰 ５３ ４２􀆰 ９８ １７􀆰 ０９ ３􀆰 ９３ １４􀆰 ５２ ７􀆰 ２２ ５􀆰 ４８ ０􀆰 １５

　 　 模拟 ０􀆰 １１ ８􀆰 ５３ ４２􀆰 ９８ １７􀆰 ０９ ３􀆰 ９３ １４􀆰 ５２ ７􀆰 ２２ ５􀆰 ４８ ０􀆰 １５

Ｃ５０１ 顶 混合 Ｃ３ 实际 ０􀆰 １８ １８􀆰 ５ ８１􀆰 ３ 　 　 　 　 　 　

　 　 模拟 ０􀆰 ２１ １６􀆰 ５ ８３􀆰 １ 　 　 　 　 　 　

Ｃ５０１ 底 混合 Ｃ４、Ｃ５ 实际 　 ０􀆰 ２７ ０􀆰 １３ ３４􀆰 ６７ ８􀆰 ０７ ２９􀆰 ６９ １５􀆰 ５ １１􀆰 ５ ０􀆰 ２６

　 　 模拟 　 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０５ ３５􀆰 ９７ ８􀆰 ２７ ２９􀆰 ４９ １４􀆰 ６６ １１􀆰 １４ ０􀆰 ３９

Ｃ５０２ 顶 丙烷气 实际 ６􀆰 ７４ ２􀆰 ５７ ９０􀆰 ７ 　 　 　 　 　 　

　 　 模拟 ７􀆰 ３６ ４􀆰 ６１ ８７􀆰 ２８ 　 　 　 　 　 　

Ｃ５０２ 底 混合 Ｃ３ 实际 　 １８􀆰 ９ ８１􀆰 １ 　 　 　 　 　 　

　 　 模拟 　 １６􀆰 ７ ８３􀆰 ３ 　 　 　 　 　 　
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％ꎬ续表

项目 Ｃ２ Ｃ０
３ Ｃ ＝

３ ｉＣ０
４ ｎＣ０

４

Ｃ ＝
４－１

ｉＣ ＝
４

ｔＣ ＝
４－２ ｃＣ ＝

４－２ Ｃ５

Ｃ５０４ 顶 丙烯 实际 　 ０􀆰 ３０ ９９􀆰 ７ 　 　 　 　 　 　

　 　 模拟 　 ０􀆰 ３ ９９􀆰 ７ 　 　 　 　 　 　

Ｃ５０３ 底 丙烷 实际 　 ９９􀆰 ６ ０􀆰 １９ ０􀆰 ２２ 　 　 　 　 　

　 　 模拟 　 ９９􀆰 ６ ０􀆰 ３ ０􀆰 １ 　 　 　 　 　

Ｃ５０５ 顶 轻 Ｃ４ 实际 　 ０􀆰 ３５ ０􀆰 １４ ４７􀆰 ７０ ４􀆰 ６１ ３９􀆰 ４４ ５􀆰 ２２ ２􀆰 ５５ 　

　 　 模拟 　 ０􀆰 ０４ ０􀆰 １ ５０ ３􀆰 ９１ ３７􀆰 ７５ ６􀆰 ５２ １􀆰 ６８ 　

Ｃ５０５ 底 重 Ｃ４、Ｃ５ 实际 　 　 　 ０􀆰 ３１ １９􀆰 ９ ３􀆰 ４８ ３６􀆰 ３ ３９􀆰 １ １􀆰 ０４

　 　 模拟 　 　 　 ０􀆰 ７ １８􀆰 ０１ １１􀆰 ６７ ３４􀆰 ６１ ３３􀆰 ９７ １􀆰 ０４

　 　 注:液态烃原料含水量以质量分数 １ ０００×１０－６计ꎮ

３　 脱乙烷塔塔顶系统问题分析及建议

文献研究表明ꎬ通过优化脱乙烷塔操作ꎬ采用固

定的回流量与回流温差的办法ꎬ从塔顶回流罐中切

去罐底离析水可较大程度上降低丙烯含水量ꎮ 流程

模拟结果表明ꎬ即使液态烃原料含水量为质量分数

４ ０００×１０－６ꎬ通过稳态模拟ꎬ也能将水从脱乙烷塔顶

回流罐中脱除ꎬ使丙烯产品不含水ꎮ
３􀆰 １　 塔顶回流罐 Ｄ５０３ 问题分析

由于装置实际操作为动态过程ꎬ为使罐底水充

分离析出来ꎬ需保证足够的停留时间ꎬ液态烃切水停

留时间一般设为 ５ ~ １５ ｍｉｎꎮ 为确定回流罐容积是

否满足停留时间要求ꎬ查询了装置塔顶回流罐容积

与回流量数据列于表 ７ꎬ以供对比ꎮ 从表中数据可

看出ꎬ脱乙烷塔回流罐停留时间满足要求(回流罐

液位以 ６０％计)ꎮ
表 ７　 塔顶回流罐参数

工艺

编号
设备名称

操作

介质

容积 /

ｍ３

质量

流量 /

( ｔ􀅰

ｈ－１)

体积

流量 /

(ｍ３􀅰

ｈ－１)

停留

时间 /

ｍｉｎ

Ｄ－５０２ 脱丙烷塔顶回流罐 Ｃ２、Ｃ３ ５６􀆰 ２ ７６ １６２ １２

Ｄ－５０３ 脱乙烷塔顶回流罐 Ｃ２、Ｃ３ ２６􀆰 ２ ２６ ６１ １５

Ｄ－５０４ 丙烯塔回流罐　 　 丙烯 １６８􀆰 ８ ３６０ ７６０ ８

Ｄ－５０５ 碳四塔顶回流罐　 碳四馏分 ７３􀆰 ６ １１６ ２３０ １２

３􀆰 ２　 塔顶水冷器 Ｅ５０７ 问题分析

目前ꎬ脱乙烷塔顶水冷器 Ｅ５０７ / １、２ 为 ２ 台串

联ꎬ型号为 ＢＪＳ１２００－４􀆰 ０－３９０－６ / ２５－４ꎬ管程为循

环水ꎬ壳程物料为塔顶馏出气相ꎬ组分主要是乙

烷、丙烯、丙烷ꎬ总换热系数参考值为 １ ２５４ ~ ２ ０９０
ｋＪ / (ｍ２􀅰℃􀅰ｈ)ꎬ换热系数取值 １ ６７２ ｋＪ / (ｍ２􀅰℃􀅰ｈ)
时ꎬ循环水进口温度以 ２５℃、物料流量以 ３４ ｔ / ｈ(最
大工况)、进口温度以 ６６℃计ꎬ水冷器清洗后开工初

期以循环水出口温度不大于 ３８℃为约束条件对其

进行核算ꎬ计算得出水冷器热负荷 １０􀆰 ８７ ＧＪ / ｈꎬ物料

换热后温度为 ２６􀆰 ３５℃ꎬ循环水流量为 １８９ ｔ / ｈꎮ
装置正常运行时塔顶温度为 ６５ ~ ７０℃ꎬ当回流

温度降为 ２６􀆰 ３５℃返塔后会使塔顶温度降为 ５８℃ꎮ
塔顶物料过冷回流会导致回流罐来不及切出的水随

回流 Ｃ３ 进入塔内ꎬ塔顶温度降低后会使进入塔内的

水进一步降入塔底ꎬ从而进入丙烯塔随丙烯产品从

丙烯塔顶馏出ꎬ导致丙烯含水量高ꎬ产品质量不合

格ꎮ 操作人员为防止过冷回流会对循环水进行节流

操作ꎬ此时水冷器管程流速偏低ꎬ会导致结垢泄漏ꎬ
对装置的安稳运行带来隐患ꎮ 现场实际情况是开工

初期易发生丙烯含水ꎬ运行后期水冷器易结垢ꎬ与计

算结果一致ꎮ
对水冷器开工初期及运行中期 ２ 次测定工况参

数进行对比ꎬ数据列于表 ８ꎮ
通过上述计算可看出ꎬ开工初期水冷器传热系数

为 １ ６７２ ｋＪ / (ｍ２􀅰℃􀅰ｈ)时ꎬ管程流速为 ０􀆰 ７８ ｍ / ｓꎬ略
低于规定的 ０􀆰 ９ ｍ / ｓꎮ 水冷器运行中期传热系数均

在 ４００ ｋＪ / (ｍ２􀅰℃􀅰ｈ)左右ꎬ远低于正常传热系数

１ ２５４~２ ０９０ ｋＪ / (ｍ２􀅰℃􀅰ｈ)ꎬ由此可判断换热器结

垢较严重ꎮ 由表 ８ 运行工况 ２ 物料侧进出口温度可

看出ꎬ水冷器结垢后有效换热面积减小ꎬ已不足以将

物料冷至 ６０℃以下ꎬ达不到应有的换热效果ꎮ 为避

免水冷器结垢ꎬ一般设计规定要求循环水出口温度

应不高于 ４０℃ꎬ管程流速应不低于 ０􀆰 ９ ｍ / ｓꎬ从表中

􀅰５１２􀅰
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　 　 　 　 　 　 　表 ８　 ３ 种工况下 Ｅ５０７ 运行参数

工况

入口

温度 /

℃

出口

温度 /

℃

流量 /

( ｔ􀅰

ｈ－１)

流速 /

(ｍ􀅰

ｓ－１)

热负荷 /

(ＧＪ􀅰ｈ－１)

传热系数 /

(ｋＪ􀅰ｍ－２􀅰

℃ －１􀅰ｈ－１)

开工初期 　 　 　 　 　 　

　 管程 ２３ ３８ １８９ ０􀆰 ７８ １０􀆰 ８７ １６７２

　 壳程 ６６ ２６ ３４ 　 　 　

运行工况 １ 　 　 　 　 　 　

　 管程 ２３ ４８ ８１􀆰 ６ ０􀆰 ３３ ８􀆰 ５７ ３９３

　 壳程 ６４ ６０ ３４ 　 　 　

运行工况 ２ 　 　 　 　 　 　

　 管程 ２５ ５８ ５０􀆰 ７ ０􀆰 ２１ ６􀆰 ９８ ４２６

　 壳程 ６６ ６４ ２９ 　 　 　

计算结果也可看出ꎬ运行工况下循环水出口温度偏

高、流速偏低ꎬ表明换热器选型偏大ꎮ
２０１８ 年 ２ 月对 Ｅ５０７ 进行了清洗ꎬ８ 月装置停工

检修时发现ꎬＥ５０７ 结垢严重ꎬ这也说明 Ｅ５０７ 水流速

偏低的原因ꎬ与计算结果一致ꎮ
３􀆰 ３　 Ｅ５０７ 选型建议

鉴于目前 Ｅ５０７ ２ 台串联运行ꎬ选型偏大ꎬ运行

过程中结垢严重的问题ꎬ对其进行了重新选型计算ꎬ
提出 ４ 项备选方案ꎬ其中前 ２ 项为 ２ 台串联ꎬ后 ２ 项

为单台运行ꎬ推荐方案如下ꎮ
(１)方案 １:ＢＪＳ７００－４􀆰 ０－１２０－６ / ２５－２ꎬ２ 台串

联水冷器ꎬ供水流量为 １７０ ｔ / ｈꎬ循环水出口温度

３５℃ꎬ管程内循环水流速为 １􀆰 １２ ｍ / ｓ 满足规范要

求ꎻ计算总传热系数为 １ ０８２ ｋＪ / (ｍ２􀅰ｈ􀅰℃)ꎬ低于推

荐的总传热系数的范围下限ꎬ为保守设计方案ꎮ
(２)方案 ２:ＢＪＳ８００－４􀆰 ０－１６５－６ / ２５－２ꎬ２ 台串

联水冷器ꎬ供水流量为 １７０ ｔ / ｈꎬ循环水出口温度

３５℃ꎬ管程内循环水流速为 ０􀆰 ８２ ｍ / ｓ 低于规范要求

但接近ꎻ计算总传热系数为 ７６４ ｋＪ / (ｍ２􀅰ｈ􀅰℃)远低

于推荐的总传热系数的范围下限ꎬ为过于保守设计

方案ꎮ

(３)方案 ３:ＢＪＳ９００－４􀆰 ０－２０５－６ / ２５－４ Ｂ ＝ ４５０ꎬ
１ 台水冷器ꎬ供水流量为 １７０ ｔ / ｈꎬ循环水出口温度

３５℃ꎬ管程内循环水流速为 １􀆰 ３２ ｍ / ｓ 满足规范要

求ꎻ计算总传热系数 １ ２４０ ｋＪ / (ｍ２􀅰ｈ􀅰℃)接近推荐

的总传热系数的范围下限ꎬ为一般保守设计方案ꎮ
(４) 方案 ４:ＢＪＳ１０００ － ４􀆰 ０ － ２６５ － ６ / ２５ － ４ Ｂ ＝

４５０ꎬ１ 台水冷器ꎬ供水流量为 １７０ ｔ / ｈꎬ循环水出口

温度 ３５℃ꎬ管程内循环水流速为 １􀆰 ０２ ｍ / ｓ 满足规范

要求ꎻ计算总传热系数 ９７０ ｋＪ / (ｍ２􀅰ｈ􀅰℃)ꎬ低于推

荐的总传热系数的范围下限ꎬ为比较保守设计方案ꎮ

４　 结论

(１)建立了 ４０ 万 ｔ / ａ 气体分馏装置的流程模拟

模型ꎬ并以标定数据对模型进行了验证ꎮ 所建模型

与装置操作状况基本吻合ꎮ
(２)利用所建模型对脱乙烷塔进行分析ꎬ找出

了影响脱乙烷塔稳定操作的因素为塔顶水冷器选型

偏大ꎮ
(３)利用所建模型对水冷器进行选型计算ꎬ推

荐出 ４ 项备选方案ꎬ供装置及设计人员作为备选
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