
Ｓｅｐ. ２０２２ 现代化工 第 ４２ 卷第 ９ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２２ 年 ９ 月

双塔天然气氦气回收工艺研究
蒋　 洪１ꎬ祝梦雪１∗ꎬ张文强２

(１.西南石油大学石油与天然气工程学院ꎬ四川 成都 ６１０５００ꎻ
２.浙江荣盛控股集团有限公司ꎬ浙江 杭州 ３１１２４７)

摘要:针对现有天然气氦气回收方法存在的能耗高、流程复杂、氦气回收率低以及粗氦产品纯度低等缺点ꎬ提出了一种创新
的天然气氦气回收方法ꎮ 该方法采用双塔提氦工艺ꎬ特色在于氦气提浓塔和氦气回收塔均采用具有温度梯度的多股进料方式ꎬ
氦气提浓塔和氦气回收塔部分塔底出料分别在主冷箱和氦气回收冷箱中升温后回流ꎮ 通过对该流程进行特性分析发现ꎬ可以
通过增加理论塔板数、增加吸收塔回流量、升高低温分离器温度等方法来提高氦气回收率ꎮ 通过对该流程进行适应性分析发
现ꎬ氦气回收率随着原料气中氦气含量的增多而升高ꎻ在相同制冷条件及其他条件下ꎬ较贫气质的氦气回收率要高于较富气质
的氦气回收率ꎮ 对于不同的气质ꎬ综合能耗都随着原料气中氦气含量的升高而增加ꎬ气质越富综合能耗越高ꎮ
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生ꎬ研究方向为天然气凝液回收和能量系统的安全与优化ꎬ通讯联系人ꎬ３５５３９９００９７＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 氦气是国防军工和高科技产业发展不可或缺的

稀有战略物资之一[１]ꎮ 我国氦气资源相当贫乏ꎬ基
本依赖进口ꎬ且天然气中氦气含量低ꎬ提取难度大ꎬ
成本高[２]ꎮ 针对现有天然气氦气回收方法存在的

能耗高、流程复杂、回收率低以及粗氦产品纯度低等

缺点[３－４]ꎬ本文中将低温精馏和提氦工艺流程相结

合ꎬ提出一种创新的天然气氦气回收方法ꎮ 当原料

气中氦气含量较低(天然气中氦气含量低于 ０􀆰 ５％)
时ꎬ节能优势明显ꎮ 该流程采用双塔提氦ꎬ氦气提浓

塔和氦气回收塔均采用具有温度梯度的多股进料方

式ꎬ大幅度降低了提浓塔的有效能损失ꎮ 氦气提浓

塔和氦气回收塔均采用塔底部分物流复热的方式为

塔底提供热量ꎬ两塔塔底的热源分别通过物流换热

的形式获得ꎬ大幅度提高了流程的热集成度ꎬ降低了

系统总压缩功ꎮ
流程中采用氮气制冷循环为氦气回收塔塔顶提

供冷量ꎬ降低制冷温度ꎬ提高粗氦纯度ꎻ主冷箱冷量

由氦气提浓塔塔底 ２ 股物流和氦气回收塔塔底 １ 股

物流提供ꎬ这 ３ 股物流具有不同流量和温位ꎬ可根据

实际工况的冷量需求ꎬ调节制冷剂的循环流量ꎬ极大

地节省了制冷剂的费用[５－６]ꎻ氦气回收冷箱冷量由

氦气回收塔底降压、低温氮气和粗氦提供ꎮ
制冷循环采用氮气制冷循环[７－８]ꎬ高压氮气在

氦气回收冷箱中降温后经节流阀节流降压在氦气回

收塔塔顶冷凝器中换热以提供冷量ꎬ升温后的氮气

进入氦气回收冷箱复热升温后进入吸入罐ꎬ气相经
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增压后再次进入氦气回收冷箱降温ꎬ进入下一轮制

冷循环ꎮ

１　 进料条件及气质组成

原料气质组成及工况条件:原料气处理规模为

１００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ原料气压力为 ４􀆰 ５ ＭＰａꎬ原料气温度

为 ４０℃ꎬ外输气压力大于 ４􀆰 ２ ＭＰａꎮ 原料气组成见

表 １ꎮ
表 １　 原料气组成 ％

天然气组分 氦气 氮气 二氧化碳 甲烷 乙烷 丙烷

摩尔分数 ０􀆰 ２５ １０ ０􀆰 ００１ ８７􀆰 ６９９ １􀆰 ３３１ ０􀆰 ４０６

天然气组分 异丁烷 正丁烷 异戊烷 正戊烷 正己烷 正庚烷

摩尔分数 ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０２

天然气组分 正辛烷 正壬烷 正癸烷 正十一烷

摩尔分数 ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ０１６ ０􀆰 ０１２ ０􀆰 ０１

２　 模拟流程

采用 ＨＹＳＹＳ 进行模拟分析ꎬ选择三次状态方程

Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程作为流程模拟的气液平衡模型ꎬ
熵焓模型采用 Ｌｅｅ－Ｋｅｓｌｅｒ 方程ꎮ 换热器选用板翅式

换热器ꎬ压缩机绝热效率为 ７５％ꎬ压缩比为 ９􀆰 ０５ꎬ回
流泵绝热效率为 ７５％ꎮ

双塔天然气氦气回收流程见图 １ꎬＨＹＳＹＳ 模拟

流程见图 ２ꎮ 预处理(脱碳脱水)后的天然气进入主

冷箱(Ｅ－１０１)降温至－８０℃后进入重烃分离器(Ｖ－
１０１)ꎬ重烃分离器气相在主冷箱(Ｅ－ １０１)降温至

－８８􀆰 ４℃后进入低温分离器(Ｖ－１０１)ꎬ重烃分离器

(Ｖ－１０１)液相在主冷箱(Ｅ－１０１)升温至 ３６℃后降

压进入闪蒸罐(Ｖ－１０４)分离ꎮ 低温分离器(Ｖ－１０２)
气相经主冷箱( Ｅ－１０１)冷却到 －１２０℃ 后降压至

Ｅ－１０１—主冷箱ꎻＥ－１０２—氦气回收冷箱ꎻＥ－１０３—回收塔塔顶冷凝器ꎻＥ－１０４—水冷器ꎻＶ－１０１—重烃分离器ꎻ
Ｖ－１０２—低温分离器ꎻＶ－１０３—吸入罐ꎻＶ－１０４—闪蒸罐ꎻＴ－１０１—氦气提浓塔ꎻＴ－１０２—氦气回收塔ꎻ

Ｋ－１０１—氮气循环压缩机ꎻＡ－１０１—空冷器

图 １　 双塔天然气氦气回收流程

图 ２　 双塔天然气氦气回收 ＨＹＳＹＳ 模拟流程
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３􀆰 ８５ ＭＰａ 进入氦气提浓塔(Ｔ－１０１)塔顶部ꎬ低温分

离器(Ｖ－１０２)液相节流降压至 ３􀆰 ９ ＭＰａ 进入氦气提

浓塔(Ｔ－１０１)中部ꎮ 氦气提浓塔(Ｔ－１０１)塔顶出料

(３􀆰 ８ ＭＰａꎬ－１１１℃)进入氦气回收冷箱(Ｅ－１０２)降
温降压(２􀆰 ５ ＭＰａꎬ－１５４℃)后进入氦气回收塔(Ｔ－
１０２)中部ꎮ

氦气提浓塔(Ｔ－１０１)塔底出料分为 ２ 股ꎬ第一

股(摩尔流量百分比为 １６􀆰 ５％)在主冷箱(Ｅ－１０１)
内换热升温后自氦气提浓塔塔底进料ꎬ第二股(摩
尔流量百分比为 ８３􀆰 ５％)分成 ２ 部分ꎬ一部分(摩尔

流量百分比为 ８３％)节流降压至 ２􀆰 ７ ＭＰａ 后进入主

冷箱(Ｅ－１０１)复热后进入增压单元增压ꎬ另一部分

(摩尔流量百分比为 １７％)节流降压至 １􀆰 ３ ＭＰａ 后

进入主冷箱复热后进入增压单元增压外输ꎮ
氦气回收塔 ( Ｔ － １０２) 塔顶出料 ( ２􀆰 ３９ ＭＰａꎬ

－１８０℃)粗氦气(摩尔分数为 ７３􀆰 ４７６％)经过氦气回

收冷箱(Ｅ－１０２)升温至 ３６℃后进入后续提纯单元ꎮ
氦气回收塔(Ｔ－１０２)塔底出料分为 ２ 股ꎬ第一股(摩
尔流量百分比为 ２５􀆰 ５％)进入氦气回收冷箱(Ｅ －
１０２)换热升温后自氦气回收塔(Ｔ－１０２)塔底部进

料ꎬ第二股(摩尔流量百分比为 ７４􀆰 ５％)节流降压至

０􀆰 ６ ＭＰａ 后分别进入氦气回收冷箱(Ｅ－１０２)和主冷

箱(Ｅ－１０１)ꎬ为 ２ 冷箱提供冷量ꎬ升温至 ３６℃后与

氦气提浓塔塔底(Ｔ－１０１)的 ２ 股物流分别进入增压

单元增压至 ４􀆰 ３ ＭＰａ 后一起外输ꎮ
制冷循环采用氮气制冷循环ꎬ氮气在氦气回收

冷箱(Ｅ－１０２)中降温至－１７５℃后降压至 ０􀆰 ３５ ＭＰａ
后进入氦气回收塔塔顶冷凝器(Ｅ－１０３)中换热以提

供冷量ꎬ升温后的氮气进入氦气回收冷箱(Ｅ－１０２)
复热ꎬ再一次升温至－１００℃后进入吸入罐(Ｖ－１０３)
中ꎬ分离出的气相增压后再次进入氦气回收冷箱

(Ｅ－１０２)ꎬ进入下一轮循环ꎮ
双塔天然气氦气回收流程主要参数见表 ２ꎮ

表 ２　 双塔天然气氦气回收流程主要参数

项目 工艺参数

天然气处理规模 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １００×１０４

原料气压力 / ＭＰａ ４􀆰 ５

原料气温度 / ℃ ４０

氦气回收率 / ％ ９８􀆰 ９５

氦气纯度 / ％ ７３􀆰 ４８

氮气制冷循环压缩功 / ｋＷ １６􀆰 ３４

外输气增压压缩功 / ｋＷ １０７９

总压缩功 / ｋＷ １０９６

　 　 模拟结果表明ꎬ双塔天然气氦气回收总压缩功

为 １ ０９６ ｋＷꎬ总压缩功包括来原料气增压压缩功、
制冷压缩功和外输气压缩功ꎮ 氦气回收率为

９８􀆰 ９５％ꎬ粗氦产品摩尔分数为 ７３􀆰 ４８％ꎮ

３　 特性分析

双塔天然气氦气回收模拟流程主要物流点数据

见表 ３ꎮ
表 ３　 双塔天然气氦气回收模拟流程主要物流点

物流
温度 /
℃

压力 /
ｋＰａ

流量 /
(ｋｍｏｌ􀅰

ｈ－１)

基本组分(摩尔分数) / ％

Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ Ｎ２ Ｈｅ

外输气 ５０ ４２７０ １６９０ ８８􀆰 ４２ １􀆰 １８ ０􀆰 ２４ １０􀆰 １３ ０􀆰 ００２

粗氦 ３６ ２３８５ ５􀆰 ８４６ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ２６􀆰 ５２ ７３􀆰 ４８

１０５ －８８􀆰 ４０ ４４４０ １６９６ ８８􀆰 １２ １􀆰 １７ ０􀆰 ２３ １０􀆰 １９ ０􀆰 ２６

１０８ －９２􀆰 ３９ ３９００ ５８０􀆰 ３ ９０􀆰 ５２ ２􀆰 １９ ０􀆰 ５６ ６􀆰 ５８ ０􀆰 ０８

１１０ －１２０ ３８５０ １１１５ ８６􀆰 ８７ ０􀆰 ６４ ０􀆰 ０７ １２􀆰 ０７ ０􀆰 ３５

１１１ －８０ ４４７０ ４０􀆰 ３３ ７０􀆰 ０３ ８􀆰 ０３ ７􀆰 ６３ ２􀆰 １２ ０􀆰 ０２

２０１ ４０ ３０００ １０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １􀆰 ００ ０􀆰 ００

１２６ －１５４􀆰 ８ ２５００ ３８ ５４􀆰 ２９ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ００１ ３４􀆰 ３８ １１􀆰 ３０

１３１ －１３３􀆰 ６ ２４５０ １１ ６４􀆰 １５ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ００１ ３５􀆰 ８０ ０􀆰 ００

１３６ ３６ ５７５ ３２􀆰 １６ ６４􀆰 １５ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ００１ ３５􀆰 ８０ ０􀆰 ００

　 　 注:“物流”项目下的数字与图 ２ 中的物流数字相对应ꎮ

为研究理论塔板数、制冷剂流量、氦气提浓塔塔

底出料回流量、氦气回收塔塔底出料回流量以及低

温分离器温度对氦气回收率和能耗的影响ꎬ选用表

１ 中的原料气气质进行模拟ꎮ 模拟过程中每次仅分

别改变各参数的大小ꎬ分析其对氦气回收率和能耗

的影响ꎬ模拟结果如图 ３~图 ７ 所示ꎮ
３􀆰 １　 理论塔板数对综合能耗和氦气回收率的影响

氦气提浓塔理论塔板数对能耗和氦气回收率的

影响如图 ３ 所示ꎮ 由图 ３ 可知ꎬ随着理论塔板数的

增加ꎬ综合能耗急剧下降ꎮ 当理论塔板数为 １４ 时ꎬ
综合能耗达到了最小值ꎻ当理论塔板数为 １２ 时ꎬ氦
　 　 　 　 　 　 　

１—综合能耗ꎻ２—氦气回收率

图 ３　 理论塔板数对能耗和氦气回收率的影响
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气回收率上升速度明显变缓ꎬ当理论塔板数为 １６
时ꎬ回收率达到最大值ꎮ 综上所述ꎬ理论塔板数为

１４ 时ꎬ可以达到节能的效果ꎬ如果板数再增加的话ꎬ
会增加经济投资ꎮ 因此ꎬ推荐氦气提浓塔塔板数

为 １４ꎮ
３􀆰 ２　 制冷剂流量对能耗的影响

制冷剂流量对能耗的影响如图 ４ 所示ꎮ 本设计

中制冷循环采用氮气制冷循环ꎬ为氦气回收塔提供

冷量ꎮ 由图 ４ 可知ꎬ随着制冷剂流量的增加ꎬ制冷循

环压缩功耗是呈线性上升的ꎮ 当氮气循环流量增加

时ꎬ压缩机负荷增大ꎬ因此压缩功耗增大ꎮ 当制冷剂

流量为 ８ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬ外输气增压压缩功变大ꎬ原因

在于制冷剂流量增大ꎬ提供冷量更多ꎬ氦气回收塔塔

底出来的凝液中甲烷含量更多ꎬ因此外输气增压压

缩功变大ꎮ

１—制冷循环压缩功耗ꎻ２—外输气增压压缩功

图 ４　 制冷剂流量对能耗的影响

３􀆰 ３　 氦气提浓塔回流量对外输气压缩功和氦气回

收率的影响

氦气提浓塔回流量对外输气压缩功和氦气回收

率的影响如图 ５ 所示ꎮ 氦气提浓塔塔底出料一部分

进入主冷箱换热升温后压缩外输ꎬ另一部分进入主

冷箱换热升温后回流ꎮ 由图 ５ 可知ꎬ随着塔底出料

回流量的增加ꎬ外输气压缩功耗和氦气回收率都随

之增加ꎮ 原因在于ꎬ随着回流量的增加ꎬ凝液中的重

组分增加ꎬ吸收分离作用加强ꎬ更多的氦气去往塔

　 　 　 　 　 　 　

１—外输气压缩功耗ꎻ２—氦气回收率

图 ５　 氦气提浓塔回流量对外输气压缩功和

氦气回收率的影响

顶ꎬ更多的甲烷流入塔底ꎮ 因此ꎬ外输气压缩功和氦

气回收率随之增加ꎮ
３􀆰 ４　 氦气回收塔回流量对综合能耗和氦气回收率

的影响

氦气回收塔塔底出料回流量对综合能耗和氦气

回收率的影响如图 ６ 所示ꎮ 由图 ６ 可知ꎬ随着塔底

产品回流量的增加ꎬ氦气回收率先快速上升后缓慢

上升ꎮ 原因在于回流量初期增加时ꎬ凝液中的重组

分可以吸收更多的轻组分比如甲烷ꎬ但是随着回流

量越来越大ꎬ甲烷所占体积分数变小ꎬ吸收效果不显

著ꎮ 随着塔底产品回流量的增加ꎬ综合能耗先减小

后不变ꎮ 主要是因为当塔底出料回流量为 ５ ｋｍｏｌ / ｈ
时ꎬ达到最佳运行工况ꎬ流程运行更加稳定ꎬ变化

不大ꎮ

１—综合能耗ꎻ２—氦气回收率

图 ６　 氦气回收塔塔底产品回流量对综合

能耗和氦气回收率的影响

３􀆰 ５　 低温分离器温度对综合能耗和氦气回收率的

影响

低温分离器温度对综合能耗和氦气回收率的影

响如图 ７ 所示ꎮ 主冷箱冷量由氦气提浓塔塔底 ２ 股

物流和氦气回收塔塔底 １ 股物流提供ꎮ 由图 ７ 可

知ꎬ随着低温分离器温度的上升ꎬ氦气回收率呈上升

趋势ꎬ综合能耗呈线性下降趋势ꎮ 原因在于低温分

离器温度升高后ꎬ需要从氦气提浓塔塔底出料中获

得的冷量就变少ꎬ塔底出料流量变小ꎬ外输气增压压

　 　 　 　 　 　 　

１—综合能耗ꎻ２—氦气回收率

图 ７　 低温分离器温度对综合能耗和

氦气回收率的影响
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缩机负荷便少ꎬ因此综合能耗呈下降趋势ꎮ 随着低

温分离器温度的上升ꎬ低温分离器中气化率越来越

高ꎬ因此氦气回收率随着低温分离器温度的上升而

增加ꎮ

４　 适应性分析

为了研究该提氦流程对不同含量氦气的原料气

的适应性ꎬ对表 ４ 中的 ２ 种气质进行模拟ꎮ 气质 ２
重组分较多ꎬ气质较富ꎮ 通过模拟采用氮气循环制

冷下 ２ 种原料气氦气摩尔分数在 ０~２􀆰 ５％之间的氦

气回收率ꎬ分析该双塔提氦流程对原料气氦含量的

适应性ꎬ模拟结果如图 ８ 所示ꎮ
表 ４　 原料气组成 ％

气质 １ 组分 氦气 氮气 二氧化碳 甲烷 乙烷

摩尔分数 ０􀆰 ２５ １０ ０􀆰 ００１ ８７􀆰 ６９９ １􀆰 ３３１

气质 １ 组分 丙烷 异丁烷 正丁烷 异戊烷 正戊烷

摩尔分数 ０􀆰 ４０６ ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ０６２ ０􀆰 ０６２

气质 １ 组分 正己烷 正庚烷 正辛烷 正壬烷

摩尔分数 ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ０３８

气质 ２ 组分 氦气 氮气 二氧化碳 甲烷 乙烷

摩尔分数 ０􀆰 ３５ １０ ０􀆰 ００１ ８５􀆰 ２５４ ２􀆰 １５１

气质 ２ 组分 丙烷 异丁烷 正丁烷 异戊烷 正戊烷

摩尔分数 ０􀆰 ９０６ ０􀆰 ０７１ ０􀆰 ０９２ ０􀆰 ０７３ ０􀆰 １７２

气质 ２ 组分 正己烷 正庚烷 正辛烷 正壬烷

摩尔分数 ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ０３８

１—气质 １ꎻ２—气质 ２

图 ８　 ２ 种不同气质氦气回收率随氦气

摩尔分数的变化情况

由图 ８ 可知ꎬ对于 ２ 种气质ꎬ氦气回收率都随着

原料气中氦气摩尔分数的增多而升高ꎮ 当氦气摩尔

分数为 ０􀆰 ５％时ꎬ氦气回收率达到最大值ꎬ当氦气摩

尔分数大于 ０􀆰 ５％时ꎬ氦气回收率不会有大幅度的

增加ꎮ 主要是因为制冷循环中氮气流量一定ꎬ提供

的冷量有限ꎮ 从图 ８ 中可以看出ꎬ在相同制冷条件

及其他条件下ꎬ较贫气质的氦气回收率要高于较富

气质的氦气回收率ꎮ 主要是因为较贫气质轻组分较

多ꎬ在低温分离器中气化率更高ꎬ氦气所占体积更

大ꎬ因此分离出的氦气更多ꎮ
为了研究该提氦流程对不同含量氦气的原料气

的适应性ꎬ对表 ４ 中的 ２ 种气质进行模拟ꎮ 通过模

拟采用氮气循环制冷下 ２ 种原料气氦气摩尔分数在

０~２􀆰 ５％之间的综合能耗ꎬ分析该双塔提氦流程对

原料气氦含量的适应性ꎬ模拟结果如图 ９ 所示ꎮ 由

图 ９ 可知ꎬ对于不同的气质ꎬ综合能耗都随着原料气

中氦气含量的升高而增加ꎮ 主要原因是氦气含量升

高ꎬ制冷需求量增加ꎬ氮气制冷循环流量增加ꎬ氮气

制冷压缩机负荷增加ꎬ综合能耗上升ꎮ 气质 ２ 的综

合能耗要明显高于气质 １ 的综合能耗ꎬ主要因为气

质 ２ 较富ꎬ在相同条件下所需冷量更高ꎬ因为综合能

耗更高ꎮ

１—气质 １ꎻ２—气质 ２

图 ９　 ２ 种不同气质综合能耗随氦气含量的

变化情况

５　 结论

提出了一种双塔回收天然气氦气的方法ꎬ得到

粗氦产品纯度高ꎬ且综合能耗损失小ꎮ
(１)双塔天然气氦气回收总压缩功为 １ ０９６ ｋＷꎬ

总压缩功包括来原料气增压压缩功、制冷压缩功和

外输气压缩功ꎮ 氦气回收率高ꎬ为 ９８􀆰 ９５％ꎬ粗氦产

品摩尔分数为 ７３􀆰 ４８％ꎮ
(２)从特性分析中得出结论ꎬ可以通过增加理

论塔板数、增加吸收塔回流量、升高低温分离器温度

等方法来提高氦气回收率ꎮ 对于本文中提出的气质

组成和模拟条件来说ꎬ氦气提浓塔理论塔板数为 １４
时最为合适ꎮ

(３)从适应性分析中得出结论ꎬ无论气质贫富ꎬ
氦气回收率都随着原料气中氦气含量的增多而升

高ꎻ在相同制冷条件及其他条件下ꎬ较贫气质的氦气

回收率要高于较富气质的氦气回收率ꎮ 对于不同的

气质ꎬ综合能耗都随着原料气中氦气含量的升高而

增加ꎬ气质越富ꎬ综合能耗越高ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２２２ 页)
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过量雾沫夹带ꎮ
５􀆰 １　 改造实施

本次改造的实施单位为北京泽华化学工程公

司ꎬ施工及管理人数约 １５０ 人ꎬ施工时间为 １８ ｄꎬ主
要有以下改造内容ꎮ

(１)改造塔顶回流的液体分布器ꎬ具体改造内

容包括增加横向回流管、改造目前的主槽以及在主

槽内安装防溅装置ꎮ
(２)改造底层塔板之下的液封盘ꎬ通过现场切

割降低液封盘的高度ꎮ
(３)降液管安装导流装置ꎬ导流装置通过已有

的螺栓和降液管连接ꎬ现场无需焊接ꎮ
(４)塔盘堵孔ꎬ按列均匀堵孔ꎮ 堵孔条和塔板

通过螺栓和专用卡子进行连接ꎬ共安装堵孔条约 １０
万件ꎮ
５􀆰 ２　 改造效果

改造完成后ꎬ装置重新开车ꎬ并于 ２０２１ 年 ９ 月

１８ 日生产出合格丙烯ꎮ 经过一段时间的运行ꎬ目前

丙烷丙烯分离塔进料量 ２８２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ塔底再沸量

１ ５２５ ０００ ｋｇ / ｈꎬ回流量 １ ６７０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ循环丙烷量

约 ２１０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ 系 统 压 力 ０􀆰 ６７ ｋＰａꎬ 塔 压 降

１１８ ｋＰａꎬ进料组分中丙烷约占体积分数 ７０􀆰 ７％ꎬ丙
烯约占 ２９􀆰 ２％ꎬ塔底循环丙烷中丙烯体积分数小于

０􀆰 １％ꎬ丙烯产品丙烯体积分数大于 ９９􀆰 ６％ꎬ丙烯产

量约 ７３ ０００ ｋｇ / ｈꎮ 塔顶和塔底产品质量合格ꎬ系统

满负荷运行稳定ꎮ 核算改造后的丙烷丙烯塔的实际

板效率超过 ８０％ꎮ

６　 结论

丙烷丙烯分离塔自开车以来分离效果差ꎬ严重

影响产品质量和产量ꎬ装置运行能耗高ꎬ且影响下游

聚丙烯装置良好运行ꎮ 通过本次改造ꎬ彻底扭转了

此前不利的生产局面ꎬ使得装置运行能耗下降ꎬ循环

丙烷中丙烯含量远远好于设计指标ꎬ增加了反应转

化率ꎬ下游聚丙烯装置能够良好运行ꎬ取得了较高的

经济效益ꎮ 在大规模的丙烷脱氢制丙烯装置中ꎬ丙
烷丙烯分离塔多数采用 １０ ｍ 左右的超大型多降液

管板式塔ꎬ该类塔盘通量高但效率较低ꎮ 通过本次

对塔盘故障分析和改造ꎬ证明了设计良好的六溢流

塔盘不仅具有较高的通量ꎬ而且效率明显高于多降

液管塔盘ꎬ从而起到节能降耗的作用ꎮ
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(４)该工艺取消了重沸器与冷凝器ꎬ减少了设

备数量与设备投资ꎬ氦气回收率和粗氦纯度高ꎬ且回

收率可调ꎬ流程适应性强ꎮ
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