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摘要:介绍了某炼厂溶剂再生装置的工艺流程、再生机理ꎬ探讨了溶剂再生装置运行中存在闪蒸罐温度难以控制、Ｂ 系列富

液夹带杂质等问题ꎮ 建议采用增加贫富液换热二级换热器的方式ꎬ提高闪蒸温度及可控性ꎬ进一步脱除富胺液中的溶解烃ꎮ 加

氢裂化装置送来的富胺液中夹带杂质ꎬ可通过增加过滤器的方式进行消除ꎬ确保胺液再生系统平稳生产ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件

建立溶剂再生装置模型ꎬ对闪蒸温度进行模拟分析ꎬ发现 Ａ、Ｂ 富胺液闪蒸温度控制在 ６０~６５℃有利于脱除富胺液中的烃类ꎬ烃
类闪蒸率均超 ７０％ꎮ 对 Ａ、Ｂ 系列溶剂再生塔塔顶压力与塔顶回流量进行优化ꎬ进一步降低蒸汽能耗ꎬ为装置高质量运行提供

理论支撑ꎮ
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　 　 溶剂再生装置是石油化工企业重要的环保装

置ꎬ用于集中处理全厂富胺液ꎬ工艺基本采用“溶剂

闪蒸＋溶剂再生”的模式ꎬ目的是脱除富胺液中溶解

的酸性气及烃类ꎬ得到再生贫胺液ꎬ使胺液循环使

用ꎬ酸性气送至硫回收装置进行集中处理[１]ꎮ 流程

模拟是过程系统工程中一门重要的技术ꎬ已经成为

设计研究部门和生产部门强有力的辅助工具ꎬ在炼

油、化工领域装置优化中得到广泛应用ꎬ并取得了显

著的成效[２]ꎮ 基于低碳经济、炼油过程节能减排需

要ꎬ对炼油化工装置进行节能降耗技术改造具有重

要的节能和环保意义ꎬ确保企业能够取得社会效益

和经济效益的双赢[３]ꎮ 本文中以某炼厂溶剂再生

装置为研究对象ꎬ对运行中出现的问题进行探讨ꎬ并
采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件进行分析ꎬ为装置高

质量运行夯实理论基础ꎮ

１　 工艺流程及再生机理

１􀆰 １　 工艺流程

某炼厂溶剂再生装置设计规模为 ６８０ ｔ / ｈꎬ实际

操作规模为 ４９０ ｔ / ｈ 富胺液ꎬ表 １ 为溶剂再生装置
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(Ａ / Ｂ 系列)主要控制指标和主要操作参数条件ꎮ
工艺流程如图 １ 所示ꎬ分别由 Ａ、Ｂ 系列 ２ 套溶剂再

生装置组成ꎬ工艺流程基本一致ꎬ当 ２ 套溶剂再生部

分中任何一套出现事故或因其他原因无法操作时ꎬ
另外一套可以处理全厂溶剂负荷的 ７０％ꎮ Ａ 系列处

理由脱硫脱硫醇装置、柴油加氢装置送来的富胺液ꎬ
Ｂ 系列处理由催化原料预处理装置、加氢裂化装置

送来的富胺液ꎮ 富胺液先进入闪蒸罐进行低压闪

蒸ꎬ脱除富胺液中携带的烃类ꎬ再通过贫富液换热器

换热升温后进入再生塔上部ꎬ沿再生塔向下与上升

的气相逆流接触ꎬ大部分酸性气解吸出来ꎬ胺液在塔

底通过重沸器进一步加热解吸ꎬ胺液得到充分再生

成为贫胺液ꎬ自再生塔底抽出ꎬ经换热冷却后再送至

上游各装置吸收塔循环使用ꎬ再生塔顶解吸出的酸

性气体经冷凝分出液态水后ꎬ送至硫回收装置作为

原料ꎮ
表 １　 溶剂再生装置(Ａ / Ｂ 系列)主要控制指标

控制项目

Ａ 系列 Ｂ 系列

指标
主要操作

参数
指标

主要操作

参数

闪蒸罐压力 / ＭＰａ ≤０􀆰 １ ０􀆰 ０１ ≤０􀆰 １ ０􀆰 ０１

再生塔液位 / ％ ３０~７０ ５６􀆰 ９７ ３０~７０ ５４􀆰 ４９

再生塔底出口温度 / ℃ １１７~１２３ １１７􀆰 ５９ １１７~１２３ １１８􀆰 ２４

再生塔顶温度 / ℃ １０２~１１２ １０６􀆰 ７７ ８５~１０５ ９６􀆰 ７６

再生塔回流罐压力 / ＭＰａ ≤０􀆰 ０９ ０􀆰 ０６ ≤０􀆰 ０９ ０􀆰 ０６

贫液出装置温度 / ℃ ≤４５ ４２􀆰 ２１ ≤６０ ５５

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 溶剂再生装置(Ａ / Ｂ 系列)工艺流程

１􀆰 ２　 再生机理

溶剂再生装置再生对象是脱硫溶剂ꎬ溶剂有效

成分为甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)ꎬＭＤＥＡ 是叔醇胺ꎬ在
ＣＯ２ 和 Ｈ２Ｓ 共存时ꎬ对 Ｈ２Ｓ 有良好的选择性ꎬ具有

节能、腐蚀性轻、不易降解变质等特点[４]ꎮ 如图 ２ 所

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)分子结构 (ｂ)空间结构

图 ２　 ＭＤＥＡ 的分子结构和空间结构

示ꎬ图 ２(ａ)为 ＭＤＥＡ 的分子结构ꎬ图 ２(ｂ)为空间结

构ꎬ脱除 Ｈ２Ｓ 反应如方程式(１)所示ꎬＭＤＥＡ 溶剂在

低温时(２０ ~ ４０℃)吸收 Ｈ２Ｓꎬ反应朝正反应方向进

行ꎬ为吸收反应ꎻ在高温下(１０５℃或更高时)解析出

Ｈ２Ｓꎬ向逆反应方向进行ꎬ为再生反应ꎬ使 ＭＤＥＡ 循

环使用ꎬ达到节能的目的[５]ꎮ
Ｒ３Ｎ ＋ Ｈ２Ｓ 􀜩􀜨􀜑 Ｒ３ＮＨ ＋ ＋ ＨＳ － (１)

２　 装置运行中出现的问题及分析

２􀆰 １　 富胺液含烃

自上游装置返回的富胺液中ꎬ不可避免存在

烃类介质ꎮ 如表 ２ 所示ꎬ通过对原料性质分析ꎬＡ
系列富胺液中含烃 Ｃ１、Ｃ２、Ｃ３ 分别为 １􀆰 ０６、０􀆰 １０、
０􀆰 ０６８ ｋｍｏｌ / ｈꎬ总烃含量为 ８７􀆰 ８０ ｍｇ / ｋｇꎬＢ 系列富
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胺液中含烃 Ｃ１、 Ｃ２、 Ｃ３ 分别为 ０􀆰 ３９、 ０􀆰 ０５、 ０􀆰 ０３
ｋｍｏｌ / ｈꎬ总烃含量 ５３􀆰 ８０ ｍｇ / ｋｇꎮ 公司 ２０２１ 年 ８ 月

１ 日—９ 月 ２０ 日经过闪蒸后富液 ＬＩＭＳ 系统数据

显示(如图 ３ 所示)ꎬＡ 系列富胺液含烃为 １５􀆰 ８ ~
８７􀆰 ０ ｍｇ / ｋｇꎬ平均含量为 ３６􀆰 ９３ ｍｇ / ｋｇꎬＢ 系列富胺

液含烃为 ９􀆰 ４ ~ ５１􀆰 ０ ｍｇ / ｋｇꎬ平均含量为 ２１􀆰 ４４

ｍｇ / ｋｇꎬＡ、Ｂ 系列闪蒸罐闪出烃分别为 ５８􀆰 ６６％、
６０􀆰 １５％ꎬ闪蒸罐压力分别为 ０􀆰 ００６ ５、０􀆰 ００５ ９ ＭＰａ
(表)ꎬ已达工艺卡片下限ꎬ可能是由于 Ａ、Ｂ 系列

闪蒸罐温度太低(分别为 ４１􀆰 ４、５１􀆰 ８℃ )ꎬ不能达

到理想的闪蒸条件ꎬ因此烃类闪蒸率还有一定的

提升空间ꎮ
　 　 　 　 　 　 　 表 ２　 原料性质

项目 Ｈ２Ｓ ＣＯ２ ＭＤＥＡ Ｈ２Ｏ Ｈ２ Ｎ２ ＣＯＳ ＮＨ３ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ 总计

Ａ 系列富液 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

５９􀆰 ２６ １１􀆰 ６８ ４９１􀆰 ０７ １１１１１􀆰 １ ０􀆰 １６ ０􀆰 ０４ ０ ０􀆰 ５８ １􀆰 ０６ ０􀆰 １ ０􀆰 ０６８ １１６７５􀆰 １

(２６１０００ ｋｇ / ｈ)

Ｂ 系列富液 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

１５６􀆰 ８７ ０􀆰 ９５ ４０６􀆰 ４０ ６６０５􀆰 ７４ ４􀆰 ８７ ０ ０ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０３ ７１７５􀆰 ３１

(１７２６６０ ｋｇ / ｈ)

１—Ａ 系列富液ꎻ２—Ｂ 系列富液

图 ３　 溶剂再生装置富液(Ａ / Ｂ 系列)闪蒸后

烃类含量

目前ꎬ２ 套溶剂再生装置富胺液进闪蒸罐温度

控制相对较低ꎬ当上游富胺液带烃、含油、带氢严重

时ꎬ会导致大量烃类及氢气很难在较短时间内闪蒸

出去ꎬ烃类介质会浮在胺液表面ꎬ降低胺液的表面张

力ꎬ致使胺液发泡ꎮ 烃类介质也会带至后部给再生

塔及硫磺回收装置造成影响ꎬ长时间可能会造成制

硫反应器催化剂床层积碳ꎬ致使尾气 ＳＯ２ 排放超标ꎬ
硫磺成品质量不达标[６]ꎮ 有研究表明ꎬ温度变化对

闪蒸气中 Ｈ２Ｓ 与溶解烃流量的影响比较明显ꎬ闪蒸

罐温度从 ５５℃ 增大至 ８０℃ 时ꎬ闪蒸气中 Ｈ２Ｓ 蒸出

量、溶解烃流量明显增加ꎬ考虑到闪蒸气中烃类与

Ｈ２Ｓ 气体含量变化ꎬ闪蒸罐操作温度控制在 ６５ ~
７０℃较为合适[７]ꎮ
２􀆰 ２　 Ｂ 系列富胺液系统内杂质比较多

溶剂再生装置 Ａ 系列富胺液在进闪蒸罐前均

设置了过滤器ꎬＢ 系列仅在催化原料预处理装置来

的富胺液设置了过滤器ꎬ加氢裂化装置来的富胺液

未设置过滤器ꎮ Ａ 系列富胺液在进闪蒸罐前和闪蒸

罐出口采样点采取的样品比较干净ꎬ呈淡黄色ꎻＢ 系

列富胺液在进闪蒸罐前和闪蒸罐出口采样点得到的

样品存在杂质ꎬ并且均呈黑色ꎬ可能是由于加氢裂化

装置送来的富胺液夹带的腐蚀产物、机械杂质、悬浮

物等物质不断在系统内富集ꎬ为富胺液不纯提供了

条件ꎮ 腐蚀产物、机械杂质、悬浮物等物质不会引

起胺液发泡ꎬ但增加了表面黏度和液膜中液体流

动的阻力ꎬ从而增加了气泡的稳定性ꎬ致使胺液发

泡后延迟消泡时间ꎬ不易消除ꎬ对胺液消除发泡有

一定的影响[８] ꎮ

３　 工艺流程优化

３􀆰 １　 增加贫富液二级换热器

当前富胺液进入 ２ 套溶剂闪蒸罐闪蒸温度远远

低于最佳闪蒸温度ꎬ闪蒸温度由上游装置控制ꎬ本装

置无法进行控制ꎮ 因此ꎬ可以通过增加贫富液换热

二级换热器的方式ꎬ如图 ４ 所示ꎬ提高闪蒸温度及可

控性ꎬ进一步脱除富胺液中的溶解烃ꎬ确保装置安全

平稳操作ꎮ
３􀆰 ２　 增加过滤器

溶剂再生装置 Ｂ 系列由加氢裂化装置送来的

富胺液中夹带杂质ꎬ可采用增加过滤器的方式进行

消除ꎬ如图 ５ 所示ꎬ在图 ５( ａ)的基础上改进为图 ５
(ｂ)ꎬ对加氢裂化装置送来的富胺液在进闪蒸罐前

加富液过滤器组 ＳＲ－２０２(一开一备)ꎬ通过过滤器

压差上升情况ꎬ定期切换清理过滤器ꎬ可以有效去除

溶剂中的机械杂质、悬浮物、不溶于溶剂烃类以及微

小的颗粒物ꎬ消除杂质对胺液发泡的影响ꎬ确保胺液

再生系统平稳生产ꎮ
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图 ４　 新增换热器实施位置示意图

(ａ)

(ｂ)

图 ５　 溶剂再生装置 Ｂ 系列过滤器实施位置

示意图

３􀆰 ３　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟

Ａ、Ｂ 系列溶剂再生流程相同ꎬ模型设计也基本

相同ꎬ本文中采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ如

图 ６ꎬ建立了溶剂再生装置 Ａ 系列流程优化前后模

型[９]ꎮ 如图 ６(ａ)所示ꎬ模拟 Ａ、Ｂ 系列溶剂再生塔

Ｃ－１０１、Ｃ－２０１ 工艺参数ꎬ并与实际运行值对比ꎬ表 ３
中运行值为装置目前正常负荷运行状态下的实测值

(来自 ＤＣＳ 图显示)ꎬ模型值为 Ａｓｐｅｎ 模拟软件的模

拟值ꎬＣ－１０１ 与 Ｃ－２０１ 的蒸汽温度、蒸汽流量、进塔

温度、塔顶温度、塔顶回流量、塔顶馏出物、酸性气出

装置压力及塔底温度工艺参数模拟值与实际值吻合

度较好ꎬ说明该模型能较好反映出 ２ 套装置的实际

操作状况ꎮ

(ａ)目前运行工艺流程

(ｂ)优化后工艺流程

图 ６　 溶剂再生装置 Ａ 系列模拟流程示意图
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表 ３　 Ａ 系列、Ｂ 系列溶剂再生塔模拟值与

实际运行值比较

控制项目

Ａ 系列溶剂再生塔

(Ｃ－１０１)

Ｂ 系列溶剂再生塔

(Ｃ－２０１)

模型值 运行值 模型值 运行值

蒸汽温度 / ℃ １５０ １４９􀆰 ７８ １５０ １４９􀆰 ６９

蒸汽压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５

蒸汽流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ９１ ２２􀆰 ２８ ２２􀆰 ０１ １８􀆰 ３５

进塔温度 / ℃ ９３ ９３􀆰 ４７ ８６ ８６􀆰 ０１

塔顶温度 / ℃ １０３􀆰 ２６ １０２~１１２

(波动)

８６􀆰 ８９ ８５~１０５

(波动)

塔顶回流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １０ １０􀆰 ３６ ７ ７􀆰 ０９

塔顶馏出物 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３ ２􀆰 ９２ ５􀆰 ３５ ４􀆰 ９４

酸性气出装置压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０５６ ０􀆰 ０５７８ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０５７９

塔底温度 / ℃ １１７ １１６􀆰 ７１ １１８􀆰 ２２ １１８􀆰 １１

３􀆰 ４　 闪蒸效果分析

如图 ６(ｂ)所示ꎬ在保持富胺液进塔温度不变的

前提下ꎬ调节新增贫富液一级换热后的温度ꎬ考察温

度变化对 Ａ、Ｂ 系列闪蒸罐闪蒸气中 Ｈ２Ｓ 与烃流量

的影响ꎬ从图 ７( ａ)、( ｂ)可知ꎬＡ 列闪蒸罐温度从

４５℃增大至 ７０℃时ꎬ闪蒸气中的 Ｈ２Ｓ 蒸出量增加约

６ 倍ꎬ烃类蒸出量增加约 １􀆰 ３６ 倍ꎬ闪蒸率由 ５５􀆰 ８３％
提升至 ７５􀆰 ７１％ꎮ 从图 ７(ｃ)、(ｄ)可知ꎬＢ 系列闪蒸

罐温度从 ５０℃增大至 ７０℃时ꎬ闪蒸气中的 Ｈ２Ｓ 蒸出

量增加约 ４ 倍ꎬ烃类蒸出量增加约 １􀆰 ３６ 倍ꎬ闪蒸率

由 ５５􀆰 ２４％提升至 ７８􀆰 ７９％ꎮ 在提高闪蒸效率同时ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

１—Ｈ２Ｓꎻ２—烃类

(ａ)溶剂再生装置 Ａ 系列

(ｂ)溶剂再生装置 Ａ 系列

１—Ｈ２Ｓꎻ２—烃类

(ｃ)溶剂再生装置 Ｂ 系列

(ｄ)溶剂再生装置 Ｂ 系列

图 ７　 闪蒸气中 Ｈ２Ｓ、烃类随温度变化规律

Ｈ２Ｓ 蒸出量不能大幅度增加ꎬ根据闪蒸气中烃类与

Ｈ２Ｓ 含量的变化规律ꎬ本文中建议 Ａ、Ｂ 系列闪蒸罐

操作温度在 ６０~ ６５℃较为合适ꎬ有利于脱除富胺液

中的溶解烃ꎬ烃类闪蒸率基本达到 ７０％以上ꎬ结论

基本与文献[８]吻合ꎮ
３􀆰 ５　 塔顶压力和塔顶回流量对再生效果的影响

溶剂再生装置能耗主要为再生塔底重沸器蒸汽

消耗ꎬ针对再生塔蒸汽消耗ꎬ在保证塔顶酸性气和再

生后贫胺液产品质量合格的前提下ꎬ对塔顶压力、塔
顶回流量进行灵敏度分析ꎬ研究对再生塔各参数及

产品质量的影响ꎬ为实际操作控制提供理论支撑ꎮ
控制 Ａ、Ｂ 系列塔顶馏出物不变ꎬ分别对 ２ 列塔顶压

力和塔顶回流量进行灵敏度分析ꎬ如图 ８( ａ)、(ｂ)
所示ꎬＡ 列塔顶压力变化为 ０􀆰 ０５~０􀆰 １０ ＭＰａ(表)ꎬＢ
列为 ０􀆰 ０４~ ０􀆰 ０９ ＭＰａ(表)ꎬ随着塔顶压力的上升ꎬ
塔顶压力升高后塔的顶温也随之升高ꎬ高温有利于

解析[１０]ꎬ贫液中的 Ｈ２Ｓ 含量降低ꎬ塔顶气 Ｈ２Ｓ 含量

上升ꎬ但蒸汽量消耗逐渐增大ꎬ确保贫液质量在工艺

卡片范围内ꎬ可以优化塔顶压力ꎬ进一步降低蒸汽能

耗ꎮ 如图 ８(ｃ)、(ｄ)所示ꎬＡ、Ｂ 系列塔顶回流量分

别为 ４~ ２０、６ ~ １０ ｔ / ｈꎬ２ 列再生塔随着塔顶回流量

的提高ꎬ塔顶气中 Ｈ２Ｓ 含量缓慢上升ꎬ有利于提高

贫液再生质量ꎬ但塔底蒸汽的消耗逐渐增加ꎮ 由

此表明ꎬ溶剂再生塔塔顶回流量对塔底蒸汽消耗

有关键性影响ꎬ可以通过优化回流量达到节约蒸

汽的目的ꎮ
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(ａ)溶剂再生装置 Ａ 系列塔顶压力为变量

(ｂ)溶剂再生装置 Ｂ 系列塔顶压力为变量

(ｃ)溶剂再生装置 Ａ 系列塔顶回流量为变量

(ｄ)溶剂再生装置 Ｂ 系列塔顶回流量为变量

１—塔顶气 Ｈ２Ｓꎻ２—贫液中 Ｈ２Ｓꎻ３—蒸汽量

图 ８　 灵敏度分析曲线

３􀆰 ６　 节能优化

如表 ４ 所示ꎬ在不影响富液再生的前提下ꎬ尽可

能减少装置能耗ꎮ Ａ 系列溶剂再生塔塔顶压力实际

控制为 ０􀆰 ０５７ ＭＰａ(表)ꎬ塔压控制较低ꎬ通过模拟优

化塔顶回流量ꎬ将回流量由 １０ ｔ / ｈ 降至 ８ ｔ / ｈꎬ可节

约蒸汽 ２􀆰 ２ ｔ / / ｈꎬ再生贫液质量分数由 ２２􀆰 ３６％降至

２２􀆰 ３２％ꎬ塔顶气中 Ｈ２Ｓ 质量分数由 ６０􀆰 ０８％降至

５９􀆰 ７６％ꎬ塔顶温度和塔底温度几乎没有变化ꎬ控制

参数均在工艺卡片范围内ꎮ Ｂ 系列溶剂再生塔塔顶

回流量为 ７ ｔ / ｈꎬ回流比控制偏低ꎬ通过模拟优化塔

顶压力ꎬ将塔压由 ０􀆰 ０６ ＭＰａ (表) 降至 ０􀆰 ０５ ＭＰａ
(表)ꎬ蒸汽用量可减少 １􀆰 ５３ ｔ / / ｈꎬ再生贫液质量分

数、塔顶气中 Ｈ２Ｓ 含量、塔顶温度和塔底温度几乎

没有变化ꎬ不影响装置的正常运行ꎮ ２ 套溶剂再生

装置可节约 ０􀆰 ３５ ＭＰａ 蒸汽约 ３２ ６７４ ｔ / ａꎬ按照蒸汽

价格 １５０ 元 / ｔ 计算ꎬ全年可实现节能增效约 ４９０
万元ꎮ

表 ４　 溶剂再生装置节能优化

控制参数

Ａ 系列 Ｂ 系列

优化前

模型值

优化后

模拟值

优化前

模型值

优化后

模拟值

蒸汽温度 / ℃ １５０ １５０ １５０ １５０

蒸汽压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３５

蒸汽流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ９１ ２１􀆰 ７１ ２２􀆰 ０１ ２０􀆰 ４８

进塔温度 / ℃ ９３ ９３ ８６ ８６

塔顶温度 / ℃ １０３ １０３ ８７ ８７

塔顶回流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １０ ８ ７ ７

塔顶馏出物 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３ ３ ５􀆰 ３５ ５􀆰 ３５

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０５６ ０􀆰 ０５６ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０５

塔底温度 / ℃ １１７ １１７ １１８ １１８

ＭＤＥＡ / ％ ２２􀆰 ３６ ２２􀆰 ３２ ２８􀆰 ９２ ２８􀆰 ９１

塔顶气 Ｈ２Ｓ 质量分数 / ％ ６０􀆰 ０８ ５９􀆰 ６７ ６０􀆰 ０４ ５９􀆰 ９３

４　 结论

某炼厂加氢裂化装置送来的富胺液中夹带杂

质ꎬ为消除胺液发泡带来不利因素ꎬ并且对富胺液再

生造成负面影响ꎮ 富胺液进入溶剂闪蒸罐闪蒸温度

远远低于最佳闪蒸温度ꎬ闪蒸温度由上游装置控制ꎬ
溶剂再生装置无法进行控制ꎬ存在运行风险ꎮ 通过

技术改造和软件分析对以上问题深入解决ꎬ总结

如下ꎮ
(１)加氢裂化装置送至 Ｂ 系列的富胺液中夹带

的腐蚀产物、机械杂质、悬浮物等物质ꎬ建议通过增

加过滤器进行消除ꎬ确保胺液再生系统平稳生产ꎬ为
各个用胺装置及硫回收装置的平稳运行创造条件ꎮ

(２)闪蒸温度无法进行控制ꎬ建议以增加贫富

液换热二级换热器的方式ꎬ提高闪蒸温度及可控性ꎬ
进一步脱除富胺液中的溶解烃ꎮ

　 　 　 　 (下转第 ２３９ 页)
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司负责的北京金隅琉水环保科技有限公司的飞灰水

洗液钾钠盐分质提纯工程技术与应用项目、海螺水

泥股份有限公司 ２ 条 ２５ ｔ / ｈ 飞灰水洗液 ＭＶＲ 蒸发

结晶及钾钠盐分质回收系统项目和句容台泥水泥有

限公司水泥窑协同处置飞灰水洗液 ２０ ｔ / ｈ 蒸发结

晶钾钠盐分支回收系统项目就完美诠释了蒸发结晶

技术(ＭＶＲ)在飞灰资源化领域的应用ꎮ
蒸发结晶技术已在国内首条水泥窑协同处置飞

灰示范线和安徽芜湖海创利用水泥窑协同处置飞灰

项目中得到了显著成果印证ꎬ飞灰是垃圾焚烧的最

后一公里ꎬ而钾钠氯盐的分质回收又是飞灰资源化

的最后一公里ꎬ所以ꎬ飞灰中钾钠盐分质资源化显得

尤为重要ꎮ 但无论采用何种飞灰资源化处置技术ꎬ
都离不开防治环境污染ꎬ改善生态环境质量的国家

政策大趋势ꎮ
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(３)运用流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ对建

立流程优化后的溶剂再生装置模型进行分析ꎬ发现

在不影响再生塔进料温度的前提下ꎬ调节增加贫富

液换热二级换热器富液出口温度ꎬ将 Ａ、Ｂ 富胺液闪

蒸温度控制在 ６０ ~ ６５℃ꎬ有利于脱除富胺液中的烃

类ꎬ烃类闪蒸率由目前运行的 ６０％以下提升至 ７０％
以上ꎮ 在灵敏度分析中ꎬＡ 系列溶剂再生塔塔顶回

流量优化控制为 ８ ｔ / ｈꎬＢ 系列溶剂再生塔塔顶压力

优化为 ０􀆰 ０５ ＭＰａ(表)ꎬ２ 列溶剂再生装置可节约

０􀆰 ３５ ＭＰａ 蒸汽 ３２ ６７４ ｔ / ａꎬ全年可实现节能增效约

４９０ 万元ꎬ为后续装置高质量、高效运行提供有力的

保障ꎮ
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