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摘要:针对加氢裂化反应系统出现的露点腐蚀隐患ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 化工软件进行数据模拟预测ꎬ提出高压系统反应流出

物的露点温度点ꎬ采取注水点前移和设备材质升级等有效的技术改造措施来防护ꎬ减少高压换热器等输送设备的露点腐蚀概
率ꎬ提高加氢装置的安全稳定生产ꎬ该方法可推广至同类加氢装置的露点腐蚀失效预测与防护ꎮ
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　 　 由三聚环保研发的国内首套超级悬浮床加氢装

置成功加工生物质原料产出第二代生物柴油[１]ꎬ加
氢装置以生物质粉末和生物质油为原料加工生物质

油脂ꎬ由于氯含量和氧含量高的特点ꎬ反应产物中会

产生大量的水汽ꎮ 在高压反应流出物经过冷热分离

和降温后ꎬ气相产物中的水相物质会因温度降低而

从气态转变为液态ꎬ而腐蚀性介质 ＨＣｌ 气体快速溶

于水ꎬ会产生高浓度的氯盐溶液ꎬ造成换热设备和管

道的露点腐蚀[２－４]ꎮ 因此ꎬ针对该装置反应流出物

系统露点腐蚀失效问题ꎬ通过仿真建模和工艺过程

分析ꎬ开展露点腐蚀机理及失效原因分析ꎬ建立高分

系统管道流动腐蚀失效预测方法ꎬ是提升装置安全

和稳定运行的重要保障ꎬ填补了现有方法难以预测

高分系统露点腐蚀的空白ꎮ

１　 反应流出物系统工艺流程

反应流出物进入热高压分离罐进行冷热分离ꎬ
其中液相物质为热高分油ꎬ进一步进行分馏ꎻ气相产

物主要是高压油气和蒸汽ꎬ经过换热器 Ｅ－１１０３ 和

Ｅ－１１０４ 降温后进入空冷器进行冷却ꎬ在此冷却过程

中ꎬ蒸汽会转换成液态水ꎮ 气相产物随后进入冷高

压分离罐进行油气水三相分离ꎬ其中顶部气相物质

为循环气ꎬ油相物质为冷高分油ꎬ底部水相物质为冷

高分水ꎬ工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 反应流出物工艺流程

２　 露点腐蚀机理及预测模型

２􀆰 １　 露点腐蚀机理分析
加氢反应流出物会含有一定量的 ＮＨ３、Ｈ２Ｓ、

ＨＣｌ 和 Ｈ２Ｏꎬ当物料经换热设备冷却后ꎬ设备或管道

表面会形成一定量液态水滴ꎬ水滴会吸收反应物中

的 ＨＣｌ 或 Ｈ２Ｓꎬ形成腐蚀性强的酸ꎬ腐蚀设备表面ꎻ
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ＮＨ３ 与 ＨＣｌ 或 Ｈ２Ｓ 会生成 ＮＨ４Ｃｌ 和 ＮＨ４ＨＳꎬ在不同

的温度区域出现铵盐的沉积堵塞ꎬ严重时管壁会因

垢下腐蚀出现穿孔ꎮ
其中反应流出物系统的主要腐蚀介质 ＨＣｌ 主

要来源于原料油中含氯化合物 (主要是 ＭｇＣｌ２、
ＣａＣｌ２ 和 ＮａＣｌ)的水解反应ꎬ反应方程式如下:

ＭｇＣｌ２ ＋ ２Ｈ２Ｏ → Ｍｇ(ＯＨ) ２ ＋ ２ＨＣｌ (１)
ＣａＣｌ２ ＋ ２Ｈ２Ｏ → Ｃａ(ＯＨ) ２ ＋ ２ＨＣｌ (２)

ＮａＣｌ ＋ Ｈ２Ｏ → ＮａＯＨ ＋ ＨＣｌ (３)

　 　 ＨＣｌ 的另一个来源是不可萃取氯化物的水解ꎬ
包括有机氯化物和通过有机结合而未能在原料油电

脱盐过程中脱除的无机氯化物ꎬ水解反应式如下:
Ｒ—Ｃｌ ＋ Ｈ２Ｏ → Ｒ—ＯＨ ＋ ＨＣｌ (４)

　 　 露点腐蚀是反应流出物系统的一种常见腐蚀失

效形式ꎬ一般出现在低温系统中ꎬ是一种酸腐蚀ꎮ 所

谓露点是指对于一个多组分气相混合物温度降低到

刚使水蒸汽开始凝结第一滴液滴时的温度ꎮ 一般来

说ꎬ含有高浓度的 ＨＣｌ 的油气混合物进入高压分离

罐进行气液两相分离ꎬ在降温的过程中ꎬ当温度降低

到水露点温度时ꎬ水蒸汽从气相中凝结出来ꎬ因 ＨＣｌ
在水中的溶解度非常高ꎬ形成第一滴冷凝水的瞬间

将快速溶入水中形成盐酸溶液ꎬ如式(５)所示ꎮ 此

时初凝水中 ＨＣｌ 的浓度很高ꎬ构成强酸性腐蚀环

境ꎬ对碳钢基体造成严重的腐蚀ꎬ腐蚀机理可表示为

式(６)ꎮ
ＨＣｌ ＋ Ｈ２Ｏ → Ｈ３Ｏ

＋ ＋ Ｃｌ － (５)
Ｆｅ ＋ ２Ｈ２＋ → Ｆｅ２＋ ＋ Ｈ２(ｇ) (６)

２􀆰 ２　 典型运行工况与工艺参数

根据现场对物料的采集和分析得到的数据ꎬ运
用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件[５－６]进行物性参数仿真计算ꎮ 根

据装置的设计条件和实际运行情况ꎬ选取典型工况

进行物性参数仿真计算[７－１０]ꎮ 具体的物性参数如

表 １~表 ３ 所示ꎮ

表 １　 原料油物性参数

流量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

密度 /

(ｇ􀅰ｃｍ－３)

流程 / ℃

初馏点 １０％ ５０％ ９０％
７􀆰 ５ ０􀆰 ８７ １１０ ３１５ ３７２ ３９２

表 ２　 冷低分油、常压塔底油、汽提塔塔底油的物性参数

名称
流量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

密度 /

(ｇ􀅰ｃｍ－３)

流程 / ℃

初馏点 １０％ ５０％ ９０％ ９５％
冷低分油　 　 ３􀆰 １ ０􀆰 ７８ ２１５ ２８３ ２９４ ３１８ 　
常压塔底油　 ３􀆰 ０ ０􀆰 ８０ １６７ ２８１ ２９７ ４５７ 　
汽提塔塔底油 １􀆰 ０ ０􀆰 ７８ ２６４ ２８４ ２９６ ３０７ ３１２

表 ３　 循环气和冷低分气的物性参数

　 冷低分气 循环气

流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 １０ ０􀆰 ２１
组分分析 / ％ 　 　
　 Ｈ２ ４８􀆰 ４０ ８５􀆰 ５０
　 Ｎ２ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ０４
　 ＣＯ ３􀆰 ３６ ２􀆰 １０
　 ＣＯ２ １６􀆰 １４ １􀆰 ２０
　 ＣＨ４ ６􀆰 ０８ ６􀆰 ７０
　 Ｃ３Ｈ８ ２２􀆰 １８ —
　 Ｉ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 １６ —
　 Ｎ－Ｃ４Ｈ１０ ０􀆰 １３ —
　 Ｃ３Ｈ４ ２􀆰 ６５ —
　 Ｏ２ — ０􀆰 ３０

２􀆰 ３　 工艺仿真与建模

反应流出物经热高压分离后ꎬ底部产物为液相

重油ꎬ经过分馏后生成常压塔底油和汽提塔底油ꎻ热
高压分离罐顶部产物经高分空冷系统冷却降温ꎬ随
后进入冷高压分离罐进行三相分离ꎬ分离出循环气、
冷高分水及冷高分油ꎮ 冷高分油进一步分离生成冷

低分气和冷低分油ꎮ 根据反应流出物、分离产物等

的流量及组成采用逆序倒推法ꎬ运用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软

件进行物性仿真ꎬ计算高分流程出口的流体参数和

物性参数ꎬ过程工艺建模如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 过程工艺仿真模型

３　 露点腐蚀风险预测

利用前面建立的 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 计算模型ꎬ计算不

同温度下的水相分率、油分率及气相分率ꎬ得到三相

分率随温度的变化规律ꎬ如图 ３ 所示ꎮ
由图 ３ 可知三相分率随温度的变化ꎬ随着高分

气温度降低ꎬ气相和油相物质的摩尔分数开始下降ꎬ
水相出现的温度在 ２７０℃左右ꎬ即水露点温度约为

􀅰３１２􀅰
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１—油相ꎻ２—气相ꎻ３—水相

图 ３　 不同温度下油气水三相的摩尔分数

２７０℃ꎮ 反应流出物系统的操作温度范围是 ６０ ~
３６４℃ꎬ即水相露点温度在换热器 Ｅ－１１０４ 的操作温

度范围内ꎬ因此在该运行工况下ꎬ反应流出物换热器

Ｅ－１１０４ 内有可能发生露点腐蚀ꎮ 露点腐蚀还与露

点处腐蚀性介质在三相中的分布有关ꎬ运用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模型计算各温度下腐蚀性介质在三相中的分

布ꎬＨＣｌ、Ｈ２Ｓ、ＮＨ３ 随温度变化在水相中质量分数的

变化如图 ４ꎮ

质量分数:１—ＨＣｌꎻ２—Ｈ２Ｓꎻ３—ＮＨ３

图 ４　 ＨＣｌ、Ｈ２Ｓ、ＮＨ３ 在水相中的质量分数

图 ５ 显示了不同温度下液态水的质量流量ꎬ在
温度降至 ２７０℃时有液态水出现ꎬ随着温度的持续

降低ꎬ水相中液态水的含量逐渐增加ꎬ在空冷器入口

温度 １１０℃时液态水量已经达到了 ８００ ｋｇ / ｈ 的流

量ꎬ占进料量的 １􀆰 １４％ꎮ

图 ５　 不同温度下的液态水含量

４　 露点腐蚀防护措施和技术改造

４􀆰 １　 工艺防护措施

石化装置“一脱三注”是工艺过程防护最有效

的设备防腐措施[１１－１３]ꎬ针对露点腐蚀的预防措施主

要是注水ꎬ注水位置和注水量共同决定了该措施能

否达到工艺防腐的要求ꎬ经模拟计算明确露点腐蚀

温度后ꎬ对于多种腐蚀介质的高分系统ꎬ应保证注水

部位后路管线中水的露点温度高于铵盐结晶点温

度ꎬ保证在结晶点温度区域有足够的液态水ꎮ 适当

增加注水ꎬ以高分油气冷却后产生的污水中 ＮＨ４ＨＳ
质量分数不大于 ８％较合适ꎬ确保高分系统注水点

的位置液态水大于 ２０％ꎮ
通过调整加氢反应系统空速来合理控制高分气

相流速ꎬ因反应流出物高分系统中含有一定量的氯

离子ꎬ能使管道中 ＦｅＳ２ 和 Ｆｅ(１－ｘ) Ｓ 保护膜[３] 延缓生

长ꎬ加速高分气相输送系统设备和管道的腐蚀ꎬ即使

是微量的氯离子也会强烈促进铵盐溶液的冲蚀和垢

下腐蚀ꎬ高空速下大量高分气会随着温度下降形成

气液混合溶液ꎬ冲击腐蚀产物膜使其脱落ꎬ进而导致

金属的加速腐蚀ꎮ 工艺生产中加强对高分气凝液

ｐＨ、氨氮、硫化物的检测ꎬ能有效对露点腐蚀的趋势

进行跟踪和防护ꎮ
４􀆰 ２　 技术改造措施

根据预测的露点腐蚀温度趋势ꎬ在 ２７０℃时ꎬ腐
蚀区域出现在换热器 Ｅ１１０４ 部位ꎬ将注水点位置技

术改造前移至换热器 Ｅ１１０４ 入口ꎬ防止换热器管束

内出现腐蚀性氯盐凝液ꎬ对管束造成高浓度酸性腐

蚀ꎮ 换热器设备上进行管束材质升级改造ꎬ将管束

材质由 ３４７ 奥氏体不锈钢更换成耐氯离子腐蚀的

２２０５ 双向不锈钢ꎬ减少氯盐对管束的腐蚀ꎬ提升换

热设备的耐腐蚀性能ꎮ

５　 总结

经 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软件计算ꎬ反应流出物系统

的油气产物在换热温度降至 ２７０℃时会产生水的露

点凝液ꎬ形成高浓度的 ＨＣｌ 溶液ꎬ在高分系统换热

设备 Ｅ－１１０４ 及管线存在露点腐蚀的风险ꎬ通过注

水点位置技术改造前移和设备材料升级等工艺防护

优化ꎬ以降低设备的露点腐蚀风险ꎮ
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２８􀆰 ９８％ꎬ丙烯选择性降幅大于乙烯选择性增幅ꎬ双
烯选择性及转化率在 ４７５℃达到峰值ꎬ于 ４８０℃后开

始出现明显下降ꎬ与实际生产情况相符ꎮ
３􀆰 ４　 反应温度与经济性关系分析

以选取的 ＭＴＯ 装置所在地区产品价格为例ꎮ
选取 ２ 项主产品与 ２ 项副产品价格作为经济性计算

基础ꎬ烯烃选择性取自图 ２、图 ３ꎬ结果如表 ３ 所示ꎬ
当反应温度控制在 ４７０ ~ ４７５℃时ꎬ吨平均产品经济

性最佳ꎮ
表 ３　 反应温度与产品经济性

产品
价格 /

(元􀅰ｔ－１)

选择性％

<４７０℃ ４７０~４７５℃ >４７５℃

聚乙烯 １０２４５ ３７􀆰 ４５ ３８􀆰 ７５ ３９􀆰 ２９

聚丙烯 ７９８０ ３９􀆰 ７９ ３８􀆰 ８９ ３８􀆰 ３０

Ｃ４ ４０００ １３􀆰 ２１ １２􀆰 ７１ １２􀆰 ４６

戊烯 ３０００ ４􀆰 ７２ ４􀆰 ６９ ４􀆰 ７１

该温度下经济性 ７６８２􀆰 ０ ７７２２􀆰 ５ ７７２１􀆰 ３

４　 结果与讨论

(１)反应温度对双烯选择性的影响ꎮ 在工业化

ＭＴＯ 装置中ꎬ为保证乙烯、丙烯产品收率最大ꎬ反应

温度一般控制在 ４６０ ~ ４８０℃的较窄范围内ꎬ选取的

６０ 万 ｔ / ａ 甲醇制烯烃装置实际运行结果显示ꎬ双烯

选择性最大值对应反应温度为 ４７２ ~ ４７５℃ꎬ但由于

生焦影响ꎬ双烯收率与其在更低温度区间相比ꎬ可能

维持不变或降低ꎮ
(２)以该 ＭＴＯ 装置为例ꎬ若市场需求变化ꎬ或

当聚乙烯价格低于聚丙烯价格时ꎬ可选择低于

４７２℃的较窄反应温度区间ꎬ追求丙烯选择性最

大化ꎮ
(３)若追求丙烯选择性最大化ꎬ降低反应温度

后ꎬ由于生焦率降低ꎬ可以通过以下方式来维持待生

定碳:①继续减小再生滑阀开度ꎬ降低催化剂循环

量ꎻ②适当提高反应器密相藏量ꎻ③继续降低主风ꎬ
适当提高再生定碳ꎬ从而维持待生定碳ꎮ

由于甲醇制烯烃反应为放热反应ꎬ在较窄区间

内调节反应温度通常可采用以下办法:①通过调节

甲醇进料量与进料温度调节反应温度ꎬ反应温度随

进料量与进料温度升高而升高ꎬ反之亦然ꎮ ②通过

调节反应器取热器热负荷可有效控制反应温度ꎬ该
方法在调节反应温度的同时ꎬ可调节副产蒸汽产量ꎬ
经济性较好ꎮ ③催化剂循环量越大ꎬ反应温度越高ꎬ
但该方法与之前 ２ 种相比灵敏度与影响速度较小ꎮ

(４)对于设置了不同下游装置的企业(如碳四

烯烃转化装置或烯烃催化裂解装置)ꎬ使用 Ｃ４ 作为

生产丙烯的原料时ꎬ副产物被赋予了更高的附加值ꎬ
此时更高的 Ｃ４ ~ Ｃ８(副产物)与乙烯选择性往往利

于盈利ꎬ针对该类企业ꎬＭＴＯ 反应温度应选择 ４７５℃
以上ꎬ但仍需考虑聚乙烯、聚丙烯价格变化对整体盈

利效果的影响ꎮ
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