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摘要:新建丙烷脱氢装置的丙烷丙烯分离塔采用六溢流塔板设计ꎬ开车运行时分离效果差ꎬ产品不合格ꎮ 通过对塔内件

设计参数详细核算并结合 γ 射线扫描检测ꎬ对运行故障进行了分析论证ꎬ查清了原因并进行了相应改造ꎬ改造后达到良好的

分离效果ꎮ
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　 　 近年来ꎬ丙烷脱氢(ＰＤＨ)已经成为丙烯生产的

主要工业技术[１]ꎬ本公司已采用美国 ＵＯＰ 公司的

ＯｌｅｆｌｅｘＴＭ工艺ꎬ完成及正在建设多套丙烷脱氢装置ꎬ
以生产高纯度聚合级丙烯及下游产品ꎮ 在已建成投

产的 ２ 套丙烷脱氢装置中ꎬ丙烯丙烷分离塔均采用

了多降液管塔盘ꎬ产品纯度达到设计指标ꎬ但回流较

大ꎬ能耗高ꎮ 在位于宁波的 ＰＤＨ(二期)项目中ꎬ丙
烯丙烷分离塔首次采用了六溢流塔盘ꎬ以期达到降

低回流和能耗的目的ꎬ在 ２０２１ 年 ２ 月初次试生产开

车过程中发现丙烷丙烯分离塔分离效果差ꎬ产品纯

度未达到设计值ꎮ 在对该塔进行故障诊断分析后进

行了改造ꎬ该塔性能达到了预期指标ꎬ并且回流量明

显降低ꎬ为装置节能提供了前提和保证ꎮ

１　 塔设备介绍

综合考虑投资和操作费用ꎬ本公司丙烷丙烯分

离塔系统采用热泵精馏工艺[２－３]ꎬ分离系统包含丙

烷丙烯分离塔、压缩机、换热器、分离罐、泵等设备ꎮ
丙烷丙烯分离塔塔径为 ϕ ９ ７００ ｍｍꎬ内件采用 １９５
层六溢流塔盘ꎬ从上至下依次为 １ ~ １９５＃ꎬ正常板间

距均为 ４７０ ｍｍꎮ １＃塔盘上方的回流入口处设置回

流分布管和分布盘ꎬ９４＃塔盘的受液盘处设置二烯烃

采出口ꎬ１２２＃塔盘上方的进料口处设置进料分布管ꎬ
１９５＃塔盘下方设置液封盘ꎬ再沸气相返回口处设置

气体进料挡板ꎬ塔盘采用导向梯形固阀ꎮ 设计操作

弹性为 ６０％~１１０％ꎮ

２　 工艺流程及设计数据

丙烷丙烯分离塔的物料来自上游脱乙烷塔塔

釜ꎬ与循环丙烷和产品丙烯换热后进入第 １２２ 层塔

盘ꎬ塔顶丙烯气经气液分离罐 Ｄ６０７ 后进入压缩机

Ｋ６０１ꎬ进行两级压缩ꎮ 一级压缩气相物料作为热介

质进入塔釜再沸器管程加热塔釜丙烷物料后冷凝为

液相ꎬ然后经流量调节阀降压后进入塔顶第 １ 层塔

盘上部ꎬ闪蒸降温后的液相作为回流ꎮ 二段出口气

相一部分在 １ 号脱丙烷塔再沸器中被冷凝送至热泵

入口罐ꎬ提供额外的回流和纯液相产品ꎻ二段出口气

相的另一部分在丙烯调温冷凝器中被冷凝ꎬ用于控

制系统压力ꎮ 气液分离罐 Ｄ６０７ 内的液相丙烯一部

分由产品泵 Ｐ６０９ 送至罐区ꎬ一部分由回流泵 Ｐ６０６
送至丙烷丙烯分离塔塔顶作为补充回流ꎻ塔釜丙烷

经循环丙烷泵 Ｐ６０７ 送至脱丙烷塔系统作为反应进
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料重新利用ꎮ 具体工艺如图 １ 所示ꎮ

图 １　 丙烷丙烯分离塔流程简图

丙烷丙烯分离塔的设计指标为:进料 ３０５ ３９７
ｋｇ / ｈꎬ主要组分为质量分数 ７０％丙烷和 ３０％丙烯及

其他少量组分ꎻ塔顶丙烯产品中丙烯体积分数不小

于 ９９􀆰 ６％ꎬ丙烷体积分数不大于 ０􀆰 ４％ꎻ塔釜循环丙

烷中丙烯体积分数小于 １％ꎮ

３　 实际运行状况

３􀆰 １　 分离效果差

在 ２０２１ 年开车期间发现丙烷丙烯分离塔分离

效果差ꎬ在不同的进料量及回流量的条件下ꎬ产品丙

烯及循环丙烷纯度始终不能达到设计指标ꎬ结合前

几套装置的生产经验、专利商的意见以及文献中关

于丙烯塔的操作调节方法[４－５]ꎬ最终生产过程中塔

底循环丙烷中丙烯体积分数控制在 ２％左右ꎬ塔顶

产品丙烯体积分数控制在 ９５％ ~ ９６％ꎬ但仍远低于

设计值 ９９􀆰 ６％ꎮ 见表 １ 丙烷丙烯分离塔在不同工况

下的分离结果ꎮ
表 １　 丙烷丙烯分离塔在不同工况下的分离结果

日期

再沸量 /
(ｋｇ􀅰

ｈ－１)

进料量 /
(ｋｇ􀅰

ｈ－１)

塔压 /
ＭＰａ

回流量 /

(ｍ３􀅰

ｈ－１)

进料组

分丙烯

体积分

数 / ％

循环丙

烷中丙

烯体积

分数 / ％

产品丙

烯中丙

烯体积

分数 / ％

２ / １３ １８２８０００ ２４３５００ ０􀆰 ６４５ １９１２ ２３􀆰 ５７ ４􀆰 ６９ ９８􀆰 ３７

２ / ２４ １８４５０００ ２２６０００ ０􀆰 ６８６ １９２９ ２２􀆰 ９９ ０􀆰 ８９ ９６􀆰 ９４

２ / ２５ １８８２０００ ２１６０００ ０􀆰 ６８３ １９２７ ２５􀆰 １０ ７􀆰 ９３ ９９􀆰 ０６

２ / ２６ １６１６０００ ２１８５００ ０􀆰 ６６９ １６９０ ２３􀆰 ３６ ３􀆰 ８２ ９７􀆰 ８８

２ / ２７ １５４２０００ ２１７０００ ０􀆰 ６７６ １６２７ ２３􀆰 １１ １􀆰 ８２ ９５􀆰 ６７

２ / ２８ １６０２０００ ２１７０００ ０􀆰 ６７６ １６８７ ２７􀆰 ２２ ２􀆰 ４９ ９６􀆰 ５７

３ / １ １６１８０００ ２３２５００ ０􀆰 ６７６ １７０２ ２７􀆰 ６２ ３􀆰 １４ ９６􀆰 ５７

７ / ２９ １７８２０００ ２７８０００ ０􀆰 ６７７ １９５１ ２９􀆰 ６６ ２􀆰 １４ ９５􀆰 ４２

３􀆰 ２　 塔压降高于设计压降

丙烷丙烯分离塔设计压降为 ９０ ｋＰａꎬ在设计再

沸量 指 标 范 围 内 操 作ꎬ 塔 总 压 降 实 际 值 达 到

１１３ ｋＰａꎬ表 ２ 为丙烷丙烯分离塔在不同再沸量下的

压降值ꎮ
表 ２　 丙烷丙烯分离塔塔压降值

再沸量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

总压降 / ｋＰａ 单板压降 / ｋＰａ

全塔

压降

进料口

以上

进料口

以下

进料口

以上

进料口

以下

１４１４０００ ８６ ５５ ３１ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４２

１６４００００ １００ ６３ ３７ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ５１

１７７００００ １１８ ７４ ４４ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６０

２３０００００ １３６ ７９ ５８ ０􀆰 ６５ ０􀆰 ７９

３􀆰 ３　 高负荷时发生液泛

当再沸量增大到 ２ ３００ ０００ ｋｇ / ｈꎬ塔压降升高到

１３６ ｋＰａ 时ꎬ塔压轻微波动就会造成塔盘上液体大

量落入塔釜造成满液位ꎬ丙烷丙烯分离塔发生液泛ꎮ
在全塔压降低于 １１８ ｋＰａ 时ꎬ进料以上和进料以下

的单板压降基本相同ꎬ且走势也很一致ꎬ继续提高再

沸量时ꎬ进料以下的单板压降快速升高ꎬ此时塔板开

始液泛ꎮ 见图 ２ 提馏段和精馏段单板压降与总压降

的变化趋势ꎮ

１—进料以下ꎻ２—进料以上

图 ２　 提馏段和精馏段单板压降与总压降的

变化趋势

４　 故障诊断及分析

结合实际操作数据、γ 射线扫描结果[６]、塔内件

的设计以及常见的精馏塔故障原因[７－８]ꎬ对丙烷丙

烯分离的运行故障进行了分析ꎮ
４􀆰 １　 排除安装及再沸器泄露原因

首先对塔盘安装检查记录和照片进行了核查ꎬ
塔盘安装水平度和清洁度都符合国家标准ꎬ排除工

程安装和验收环节出问题的可能ꎬ然后将有可能窜

物料的管道和阀门全部盲板隔离ꎬ校验所有仪表ꎬ调
整负荷ꎬ均不能达到满意效果ꎮ

关于再沸器泄露的隐患ꎬ在正常情况下塔底换

热器丙烯侧的压力高于丙烷侧的压力ꎬ通过增加塔
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底再沸量ꎬ降低塔顶回流量ꎬ塔底循环丙烷中丙烯体

积分数最低能够达到小于 ０􀆰 ３％ꎬ并且检查塔底再

沸器试压记录也符合试压标准ꎬ可以排除再沸器内

漏的可能ꎮ
４􀆰 ２　 射线扫描

射线扫描检测就是利用 γ 射线对精馏塔塔盘上

的液层及降液管中的液层进行扫描ꎬ通过数据采集

和软件分析ꎬ对精馏塔存在的异常现象进行故障分

析诊 断ꎬ 该 技 术 由 Ｈａｒｒｉｓｏｎ[９] 首 次 应 用ꎬ 后 来

Ｋｉｓｔｅｒ[１０]进一步发展用于塔盘气液相偏流的定量分

析ꎮ 塔盘本次扫描分别对塔盘各鼓泡区进行扫描ꎬ
并对奇数层塔板左右对称的 ２ 个降液管进行扫描ꎮ
扫描从塔顶开始到塔底结束ꎮ 通过扫描可以了解塔

内件完整性、塔板液层高度、泡沫层高度及密度特

征、塔板液泛和雾沫夹带等情况ꎮ
２０２１ 年 ４ 月下旬开展了为期 １０ ｄ 的扫描工作ꎬ扫

描时塔进料量 ２５１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ再沸量 １ ７８０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ
回流量 １ ９６０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ系统压力 ０􀆰 ６７ ｋＰａꎬ塔压降

１１９ ｋＰａꎮ 扫描结果显示ꎬ精馏段大部分鼓泡区的鼓

泡层高度为 ３００ ~ ３５０ ｍｍꎬ局部为 ３５０ ~ ４７０ ｍｍꎻ提
馏段大部分鼓泡区的鼓泡层高度为 ３５０ ~ ４７０ ｍｍꎬ
局部 ３００~３５０ ｍｍꎮ 考虑到塔盘间距为 ４７０ ｍｍꎬ所
以扫描结论为精馏段塔盘为严重雾沫夹带状态ꎬ提
馏段塔盘为接近液泛的状态ꎮ 同时ꎬ扫描结果显示

在同一层塔盘上的不同鼓泡区呈现鼓泡层高度相差

较大的现象ꎬ如图 ３ 所示ꎮ

１—塔盘 ２ꎻ２—塔盘 ８

图 ３　 塔板上各鼓泡区的鼓泡层高度

４􀆰 ３　 扫描结论分析

４􀆰 ３􀆰 １　 雾沫夹带严重

按照在射线扫描时的负荷ꎬ对塔盘的水力学进

行计算ꎬ丙烷丙烯分离塔进料以上的喷射液泛率为

８４􀆰 ２３％ꎬ进料以下的喷射液泛率为 ８８􀆰 ６３％ꎮ 通常ꎬ
在喷射液泛率超过 ８５％时ꎬ塔板的效率会由于过量

雾沫夹带而降低 １０％ ~ ２０％ꎬ计算结果与扫描结论

和实际操作的情况非常吻合ꎮ

４􀆰 ３􀆰 ２　 塔盘上气液相偏流

通过核算ꎬ丙烷丙烯分离塔的实际板效率只有

４０％~５０％ꎬ只有正常板效率的一半ꎮ 说明除过量

雾沫夹带之外ꎬ还有其他因素影响丙烷丙烯分离塔

的分离效率ꎮ 通过扫描图显示的同一层塔盘各鼓泡

区液层高度差别较大(图 ３)ꎬ说明存在气液偏流的

情况ꎮ 所谓偏流ꎬ是指塔板上气液分配不均衡ꎬ导致

各鼓泡区的鼓泡状态和鼓泡层高度有明显差异ꎮ 六

溢流塔板的偏流对效率的影响非常明显ꎬ因为它不

仅影响气液平衡ꎬ还会导致部分鼓泡区提前液泛ꎮ
在图 ３ 中ꎬ如果没有偏流ꎬ６ 个鼓泡区的鼓泡层

高度应该基本相同ꎬ且鼓泡层高度曲线应该左右对

称ꎬ即 １ 和 ６ 的高度相同ꎬ２ 和 ５ 的高度相同ꎬ３ 和 ４
的高度相同ꎬ这是因为塔板的结构就是中心对称的ꎮ
扫描结果显示ꎬ不仅各鼓泡区的鼓泡层高度差别大ꎬ
而且完全没有对称性ꎮ

降液管底部结构不合理以及塔板开孔率过大是

导致塔内气液偏流的主要原因ꎮ 目前塔板的开孔率

达到 ２４％ꎬ明显偏离正常设计范围ꎮ 塔板的开孔率

过大不仅加剧偏流ꎬ而且低负荷时更容易造成漏液ꎮ
４􀆰 ４　 塔内件结构设计缺陷

(１)丙烷丙烯分离塔设计存在的一个问题是底

层塔板的液封盘高度过高ꎬ液封盘的高度达到

１８０ ｍｍꎬ液封盘高度过高会使底层降液管内的液位

升高ꎬ从而导致降液管提前达到满液位ꎬ造成底层塔

板的液泛ꎮ
(２)塔顶回流分布器设计不合理ꎬ加剧了气液

偏流ꎮ 由于丙烷丙烯分离塔是热泵流程ꎬ塔顶回流

到塔内时会有一定量的气相闪蒸ꎬ目前的回流分布

器没有提供足够的闪蒸空间ꎬ气液无法快速分离ꎬ加
剧了主槽内的液体扰动ꎻ而液体分布不理想ꎬ会导致

其下的塔板产生偏流ꎮ
(３)降液管结构设计不合理ꎬ液体流动具有很

大的随机性和偶然性ꎬ很容易引起液体分布不均ꎬ造
成偏流ꎮ

５　 丙烯丙烷分离塔改造

北京泽华化学工程公司结合对丙烯丙烷分离塔

丰富的设计经验[１１]及以上分析论证ꎬ提出丙烷丙烯

分离塔的改造内容应该包括 ５ 个方面:①改造塔顶

回流分布器ꎻ②降液管增加导流装置ꎻ③封堵塔板部

分开孔来降低塔板开孔率ꎻ④消除底层液封盘所产

生的瓶颈ꎻ⑤通过降低回流量来降低塔内的气液相

负荷ꎬ使塔板的液泛率不超过 ８５％ꎬ消除塔板上的

􀅰１２２􀅰
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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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收率可调ꎬ流程适应性强ꎮ

参考文献

[１] 廖维仁.透平膨胀机制冷天然气提氦新工艺工业试验[ Ｊ] .天然

气工业ꎬ１９９３ꎬ１３(５):８２－８６.
[２] 龙增兵ꎬ琚宜林ꎬ钟志良ꎬ等.天然气提氦技术探讨与研究[ Ｊ] .天

然气与石油ꎬ２００９ꎬ２７(４):２８－３１.
[３] 罗尧丹ꎬ诸林.低含氦天然气提氦联产 ＬＮＧ 工艺分析[Ｊ] .天然气

与石油ꎬ２０１５ꎬ３３(４):２１－２４.
[４] 马国光ꎬ杜双.天然气提氦与制 ＬＮＧ 结合工艺分析[ Ｊ] .化学工

程ꎬ２０１９ꎬ４７(１):７４－７８.
[５] Ｈａｎｄｌｅｙ Ｊ ＲꎬＭｉｌｌｅｒ Ｗ Ｃ. Ｐｒｏｃｅｓｓ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔｓ ａｎｄ ｅｎｈａｎｃｅｄ ｅｃｏ￣

ｎｏｍｉｃｓ ｏｆ ｈｅｌｉｕｍ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｆｒｏｍ ｎａｔｕｒａｌ ｇａｓ [ Ｃ ]. Ｉｎ: Ｆｒｏｍ ｔｈｅ
Ｒｅｓｅｒｖｏｉｒ ｔｏ ｔｈｅ Ｂｕｒｎｅｒ Ｔｉｐꎬ１９９２:１１－２０.

[６] Ａｒａｓｈ Ｓｈａｆａｅｉꎬ Ｍｅｈｄｉ Ｍｅｈｒｐｏｏｙａ. Ｐｒｏｃｅｓｓ ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔ ａｎｄ
ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｆ ｎｏｖｅｌ ｉｎｔｅｇｒａｔｅｄ ｈｅｌｉｕｍ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｆｒｏｍ ｎａｔｕｒａｌ
ｇａｓ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ[Ｊ] .Ｅｎｅｒｇｙꎬ２０１８ꎬ１５４:５２－６７.

[７] 彭桂林ꎬ龚智ꎬ章学华.氦气提纯技术发展现状与应用分析[ Ｊ] .
低温与超导ꎬ２０１２ꎬ４０(６):４－７.

[８] 张良聪.天然气提氦膜深冷耦合工艺研究[Ｄ].大连:大连理工大

学ꎬ２０１３.■

􀅰２２２􀅰


