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摘要:由于费托油存在轻质化问题ꎬ针对轻白油装置的扩能改造问题进行了研究ꎮ 在原有设备及产品分离条件的基础上ꎬ
利用模拟软件对原有系统进行模拟ꎬ采用能量衡算、气液相平衡衡算及管路压降衡算结合的方法ꎬ分析了装置扩能技术改造的

可行性ꎮ 经模拟验证ꎬ装置负荷可提升至原有负荷的 １３０％~１５０％ꎮ
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　 　 近年来ꎬ通过煤炭间接液化制备液体燃料或高附

加值化学品的工艺路线得到了广泛应用ꎮ ４００ 万 ｔ / ａ
煤炭间接液化装置主要以生产柴油为主ꎬ因产品油

具有硫、氮等含量低、十六烷值较高、品质清澈透明

等特点ꎬ使产品具有很大优势ꎮ 对 ４００ 万 ｔ / ａ 煤制

油装置裂化常一线柴油进行物理切割ꎬ可生产符合

ＮＢ / ＳＨ / Ｔ ０９１３—２０１５ 标准的 Ｗ２－６０ 号白油、Ｗ２－
８０ 号白油、Ｗ２－ １００ 号白油、Ｗ２－ＴＢ 号白油[１－３]ꎮ
该产品主要用于香料加工、医药中间体用油、清洗

剂、干洗剂、印染助剂、胶黏剂溶剂、油漆涂料稀

释剂ꎮ
由于费托工艺调整ꎬ煤制油装置轻质柴油产量

增大ꎬ为进一步提升轻白油产量ꎬ平衡市场轻白油供

需ꎬ提高企业经济效益ꎬ需对轻白油装置关键设备及

管道进行优化ꎬ提升轻白油生产负荷至 １３０％ ~
１５０％ꎬ以满足企业需求ꎮ 现有空冷器及水冷器即使

在宁夏夏季高温天气也可以满足装置 １５０％负荷的

冷量要求ꎬ同时根据机泵在常一线油提质装置

１２０％负荷运行情况及机泵参数核算可以满足负荷

提升要求ꎮ 若要实现提升负荷至 １３０％ ~１５０％的目

的ꎬ首先需要对现有塔器进行模拟计算[４－７]ꎬ考察负

荷提升后是否会造成液泛等影响轻白油产品质量的

情况发生ꎻ其次需要计算现有换热器的热负荷是否

满足要求ꎻ最后要考虑管道的冲蚀等安全问题是否

满足要求ꎮ

１　 常一线精馏塔系统模拟

１􀆰 １　 常一线精馏塔气液平衡衡算

基于常一线精馏塔实际运行参数ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 对 １５０％工况下塔运行情况进行评估ꎮ 在模拟

计算过程中逐一定义虚拟组分和通过石油蒸馏曲线

生成虚拟组分[８－１２]ꎮ
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根据模拟得到的水力学参数ꎬ取塔板上气液相

负荷最大的第 ３２ 块塔板进行流体力学计算ꎮ 即:
ρＬ ＝ ７３８􀆰 ５４ ｋｇ / ｍ３ (１)

ＷＬ ＝ ９４ ４５２􀆰 ４ ｋｇ / ｍ３ (２)
ＷＶ ＝ ６８ ５２４􀆰 ７ ｋｇ / ｈ (３)

μＬ ＝ ０􀆰 ３８ ｃＰ (４)

　 　 填料塔的流体力学计算主要包括泛点速度和填

料层压降ꎮ 根据气液负荷及有关物性数据ꎬ求出横

坐标为 ０􀆰 ０５ꎬ空塔气速 ｕ 为 ０􀆰 ８６６ ｍ / ｓꎬ压降填料因

子 φｐ 取 ６５􀆰 ６１ ｍ－１(ＺＵＰＡＣ３􀆰 ０ 规整填料)ꎬ求出纵

坐标 ０􀆰 ００６ꎬ查埃克特通用关联图得每米填料层压

降 Δｐ / Ｚ 为 ４７􀆰 ０９ Ｐａ / ｍꎬ已知填料层高度为 ３０ ｍꎬ
则填料层总压降 Δｐ 为 １ ４１２􀆰 ７ Ｐａ(１０􀆰 ６ ｍｍＨｇ)ꎬ
远远小于 ４０ ｍｍＨｇ(常一线精馏塔原设计值)ꎬ符合

设计要求ꎻ针对波纹填料ꎬ泛点气速 ｕＦ 为 ２􀆰 ２８ ｍ / ｓꎬ
因此在提负荷时需注意操作空塔速度要低于泛点

速度ꎮ
埃克特通用关联图横纵坐标及泛点气速计算

公式:
(ＷＬ /ＷＶ)(ρＶ / ρＬ) ＝ ０􀆰 ０５ (５)

[(μ２φＰϕ) / ｇ](ρＶ / ρＬ)μ０􀆰 ２
Ｌ ＝ ０􀆰 ００６ (６)

μＦ ＝ μｅＦ １􀆰 ２ / ρＶ ＝ ２􀆰 ２８ ｍ / ｓ (７)

　 　 参考孙兰义等[１２] 的«填料塔压降计算的新关

联»ꎬ提到通常认为压降达到 １ ２００ Ｐａ / ｍ 是液泛初

始条件ꎬ计算值远远小于该值ꎬ进一步证明了 １５０％
工况下该塔不会出现液泛ꎮ 另外如表 １ 所示ꎬ对标

现场精馏塔侧线 ＤＣＳ 实时监测数据ꎬ各侧线采出温

度在合理范围内ꎬ初步判定不会影响产品质量ꎮ
表 １　 常一线精馏塔流股模拟信息

名称 温度 / ℃ 压力 / ｋＰａ

进料　 　 　 　 　 １８２􀆰 ８８ ４１􀆰 ６

常一线精馏塔顶 １１４􀆰 ２５ ２２􀆰 ０

减一侧线抽出　 １３３􀆰 ４５ ２２􀆰 ６

减二侧线抽出　 １６０􀆰 ３２ ２３􀆰 ９

减三侧线抽出　 １７９􀆰 ６５ ３０􀆰 ２

减四侧线抽出　 １９１􀆰 ０３ ３３􀆰 ４

常一线精馏塔底 ２４０􀆰 ６９ ４２􀆰 ９

１􀆰 ２　 常一线精馏塔热量衡算

１􀆰 ２􀆰 １　 设计工况

壳 程 柴 油 入 口 温 度 ２３１􀆰 ０℃、 出 口 温 度

２４１􀆰 ６℃、入口压力 ０􀆰 ０４ ＭＰａ、进料量 １１４􀆰 ７６ ｔ / ｈꎻ管
程蒸汽出入口温度 ２６６􀆰 ０℃、入口压力 ５􀆰 ２ ＭＰａ、进
料量 １２７􀆰 ９８ ｔ / ｈꎮ 计算换热面积余量为 ３９􀆰 ８２％ꎬ满

足工艺需求ꎻ壳侧压降为 ０􀆰 ２８７ ｋＰａꎬ管侧压降为

３􀆰 ０９９ ｋＰａꎬ均小于允许压降(３０ ｋＰａꎬ参考原工艺设

计数据表)ꎻ壳侧流速为 １􀆰 ５６ ｍ / ｓꎬ管侧流速为

１􀆰 ２０ ｍ / ｓꎬ参考«化工工艺设计手册» [１３]中壳侧流体

常用流速范围为 ０􀆰 ２ ~ ２􀆰 ４ ｍ / ｓꎬ管侧气体常用流速

范围为 ３~３０ ｍ / ｓꎬ均在合理范围内ꎻ为保证换热器

较好的传热效率ꎬ一般建议 Ｂ>０􀆰 ６ꎬ模拟结果显示 Ｂ
流体分率为 ０􀆰 ９０７ꎬ在设计合理范围内ꎻ传热系数为

６４４􀆰 ４２ Ｗ / (ｍ２􀅰Ｋ)ꎬ换热面积为 ５１９􀆰 ９１ ｍ２ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 １３０％负荷工况

在壳程柴油进料量 １４９􀆰 １９ ｔ / ｈ、管程蒸汽进料

量 １６６􀆰 ３７ ｔ / ｈ 的工况下(其余参数同设计工况)ꎬ换
热面积余量为 １４􀆰 ２１％ꎬ满足工艺需求ꎻ壳侧流速为

１􀆰 ９４ ｍ / ｓꎬ管侧流速为 １􀆰 ５３ ｍ / ｓꎬ均在合理范围内ꎬ
管壳侧流速与设计流速相比均有所增加ꎬ使流体的

湍动程度加剧ꎬ进而增大传热系数ꎬ计算显示传热系

数增加至 ６８５􀆰 １６ Ｗ / (ｍ２􀅰Ｋ)ꎬ进而强化换热器传热

效果ꎬ但流速增大将关系到换热器的压降ꎬ使磨蚀和

振动破坏加剧ꎮ 计算显示管壳侧压降均小于允许压

降(３０ ｋＰａ)ꎬ符合要求ꎻＢ 流体分率为 ０􀆰 ９０８ꎬ在合

理范围内ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ３　 １５０％负荷工况

在壳程柴油进料量 １７２􀆰 １４ ｔ / ｈ、管程蒸汽进料

量 １９１􀆰 ９７ ｔ / ｈ 的工况下(其余参数同设计工况)ꎬ换
热面积余量为 ３􀆰 ７２％ꎬ低于一般换热余量 １０％ ~
２０％的要求ꎬ随着设备长周期运行污垢逐渐增加ꎬ使
总传热系数下降ꎬ可能会出现换热面积不足的情况ꎻ
但壳侧流速为 ２􀆰 ２４ ｍ / ｓꎬ管侧流速为 １􀆰 ７９ ｍ / ｓꎬ均
在合理范围内ꎬ管壳侧流速与设计流速相比均有

所增加ꎬ使得传热系数增加至 ７１７􀆰 ４４ Ｗ / (ｍ２􀅰Ｋ)
利于传热ꎬ传热系数增加 １１􀆰 ３３％有效解决了由于

换热面积余量不足带来的次生问题ꎻ管壳侧均小

于允许压降(３０ ｋＰａ)ꎬ符合要求ꎬ不存在流速过高

带来的磨蚀问题ꎻＢ 流体分率为 ０􀆰 ９０８ꎬ在合理范

围内ꎮ
１􀆰 ３　 常一线精馏塔再沸器蒸汽与凝液压降衡算

主要对设计工况、实际工况、１３０％和 １５０％负荷

下管道运行情况进行评估ꎬ计算结果见表 ２ꎮ 参考

«化工工艺设计手册» [１３]ꎬ高压蒸汽流速推荐值为

４０~６０ ｍ / ｓꎬ最大百米压降为 ３０ ｋＰａꎻ蒸汽凝液流速

推荐值为 ０􀆰 ５ ~ １􀆰 ５ ｍ / ｓꎬ最大百米压降为 ４５ ｋＰａꎻ
从表中可以看出在实际(１２３％)、１３０％和 １５０％工

况下高压蒸汽凝液管线流速和压降均在推荐值

内ꎬ满足要求ꎮ
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表 ２　 流体的流速和压降

管线

类别

设计 实际 １３０％ １５０％

流速 /
(ｍ􀅰

ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /
(ｍ􀅰

ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /
(ｍ􀅰

ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /
(ｍ􀅰

ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

５􀆰 ４ ＭＰａ
　 蒸汽

８􀆰 ９４ ８􀆰 ５１ ９􀆰 ７７ １０􀆰 １２ １１􀆰 ６２ １４􀆰 ２６ １４􀆰 ６５ ２２􀆰 ７７

凝液 Ａ ０􀆰 ７０ １􀆰 ９６ ０􀆰 ７７ ２􀆰 ３０ ０􀆰 ９１ ３􀆰 ２２ １􀆰 １５ ５􀆰 ０６

凝液 Ｂ ０􀆰 ７０ ０􀆰 ６９ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ６９ ０􀆰 ９１ １􀆰 ４１ １􀆰 １５ １􀆰 ６１

　 ０􀆰 ３１ 　 ０􀆰 ３４ 　 ０􀆰 ４１ 　 ０􀆰 ６１ 　

另外ꎬ针对现场凝液分液罐出口凝液管线调节

阀后弯头冲蚀问题ꎬ利用 Ｆｌｕｅｎｔ 软件对此处进行仿

真模拟ꎬ该段管线的模拟结果如图 １ 所示ꎮ 图中左

侧为该段管线速度云图ꎬ右侧为该段管线流动过程

中产生空化效果的气体体积分数云图ꎮ

图 １　 分液罐出口管线速度和气体分布云图

分析可知ꎬ产生冲蚀的主要原因是由于凝液分

液罐出口管线调节阀后存在大小头、三通阻力件ꎮ
流体介质流过调节阀以及相关阻力件区域时ꎬ由于

节流作用ꎬ流速激增、压力达到最低点ꎮ 当最小压力

低于饱和蒸汽压 ＰＶ 时ꎬ部分液体开始气化ꎬ在靠近

壁面处发生空化现象生成气泡ꎻ产生的气泡在压力

不高于饱和蒸汽压 ＰＶ 情况下并不会破裂ꎮ 此时ꎬ
出现气液两相流状态ꎬ气泡随流体挟带输送ꎮ 流体

介质流出该区域之后ꎬ压力开始恢复ꎬ当流体进入弯

头时由于弯头外侧的压力高于内侧的压力ꎬ此处气泡

破碎转化为液体ꎬ对弯头产生冲刷ꎬ造成弯头处冲蚀ꎮ
解决该问题的最有效手段是降低调节阀后流体

流速ꎬ减缓流体在流动过程中的压力变化ꎬ使凝液保

持较为稳定的流动状态从而达到减缓调节阀后弯头

冲蚀的目的ꎮ 为降低流体流速ꎬ将调节阀前后大小

头改为 ＤＮ１００ 的直管以降低通过大小头时产生的

压力变化ꎬ同时采用 ＤＮ１００ 的调节阀ꎬ其余管线布

置和现有装置一致ꎮ
利用 Ｆｌｕｅｎｔ 软件对该种情况进行模拟计算ꎬ管

道内流体流动情况如图 ２ 所示ꎮ 可以发现将管径增

大后ꎬ在 １３０％和 １５０％负荷时管内流体速度的变化

相比当前工况较为平缓ꎬ管内流动过程中也未产生

气体ꎬ该种情况避免了管内气液两相流的产生ꎬ从而

降低弯头发生冲蚀的可能性ꎮ 综上所述ꎬ增大管径

可有效减缓管线冲蚀ꎮ

(ａ)１３０％负荷

(ｂ)１５０％负荷

图 ２　 分液罐出口管线速度和气体分布云图

为减小弯头处的冲蚀还可以采取增大弯头弯径

比的措施ꎮ 弯头的弯径比主要影响流体在流过弯头

时内外两侧的速度和压力值ꎬ弯径比增大后ꎬ流体在

流过弯头时的速度变化会较为缓和ꎬ这就使得弯头

􀅰６１２􀅰
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内外侧压力变化较为平缓ꎬ从而达到降低弯头冲蚀

速率的目的ꎮ 如图 ３ 所示ꎬ为凝液管线上选取的

９０°弯头在弯径比 １ 和 ３ 时的冲蚀速率云图ꎬ分析可

知ꎬ弯管段外侧管壁受到冲蚀最严重ꎬ而直管段冲蚀

现象不明显ꎮ 这是因为当凝液流经管道弯头时ꎬ由
于流向的改变ꎬ形成强烈的湍流ꎬ此处流体速度波动

显著ꎬ增加了流场的复杂性ꎬ同时加大了气液两相与

管道碰撞的可能性以及气泡破裂的概率ꎬ加快冲刷

腐蚀ꎮ 对比弯径比为 １ 和 ３ 的情况ꎬ可以发现增大

弯径比后管道的冲蚀速率的最大值由 ２􀆰 ６×１０－５降

低到 １􀆰 ２９×１０－５ꎬ降幅达 ５０％ꎮ

图 ３　 ９０°弯头在弯径比 １ 和 ３ 时的冲蚀速率云图

轻白油装置负荷提高后ꎬ各再沸器的分液罐能

否将凝液中所包含的气体有效分离且不影响蒸汽凝

液的输送成为关注的重点ꎮ １５０％负荷下凝液分液

罐内气液分布情况如图 ４ 所示ꎬ从分液罐横截面的

　 　 　 　 　 　 　

图 ４　 分液罐液相体积分数云图

气液分布云图可以发现ꎬ整个分液罐内的液面较为

稳定ꎬ分液罐入口处的液面波动对于罐内液面的

稳定性影响较小ꎮ 基于模拟结果ꎬ减一线、减二

线、减三线、减四线分液罐在 １５０％负荷下可以满

足工艺要求ꎮ

２　 侧线塔系统模拟

如表 ３ 所示ꎬ各侧线塔负荷提升后管壳程物料

流量 发 生 变 化ꎮ 减 一 线、 减 二 线 再 沸 器 选 择

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽作为加热介质ꎬ减三线、减四线再沸器

选择 ４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽作为加热介质ꎮ
表 ３　 侧线塔负荷提升再沸器管壳程流量变化 ｔ / ｈ

项目
设计壳程

油料

１３０％~１５０％
壳程油料

设计管程

蒸汽

１３０％~１５０％
管程蒸汽

减一线再沸器 ２４􀆰 ６１ ３１􀆰 ９９~３６􀆰 ９２ １􀆰 ７７ ２􀆰 ３~２􀆰 ６６

减二线再沸器 ３３􀆰 ４７ ４３􀆰 ５１ ２􀆰 ６６ ３􀆰 ４６

减三线再沸器 ３３􀆰 ２３ ４３􀆰 ２~４９􀆰 ８５ ４􀆰 １８ ５􀆰 ４３~６􀆰 ２７

减四线再沸器 ４２􀆰 ７７ ５５􀆰 ６~６４􀆰 １６ ４􀆰 １８ ５􀆰 ４３~６􀆰 ２７

２􀆰 １　 侧线塔热量衡算

基于再沸器设计数据表ꎬ将管壳程工艺参数及

结构参数代入 ＨＴＲＩꎬ主要对设计工况、１３０％、１５０％
负荷下减一线、减二线、减三线、减四线再沸器运行

情况进行评估ꎬ计算结果如表 ４~表 ７ 所示ꎮ 可以看

出ꎬ减一线再沸器在 １５０％负荷条件下换热面积余

量为 ２􀆰 ６５％ꎬ传热系数从 ７７６􀆰 ９４ Ｗ / ( ｍ２􀅰Ｋ) 至

８４４􀆰 ０７ Ｗ / (ｍ２􀅰Ｋ)ꎬ增加 ８􀆰 ６３％ꎬ满足换热余量要

求ꎬ管壳侧压降等指标符合要求ꎻ减二线再沸器在

１３０％负荷条件下换热面积余量为－ ５􀆰 ２３％ꎬ严重

不足ꎬ不满足提负荷要求ꎬ需要进一步增加或更换

换热器提高热负荷ꎻ减三线再沸器、减四线再沸器

对于负荷提升换热面积余量不存在问题ꎬ可以满

足换热要求ꎮ
表 ４　 减一线再沸器模拟结果

名称 设计 １３０％ １５０％

壳侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ９４ １􀆰 ２１ １􀆰 ４

管侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ５􀆰 ３９ ６􀆰 ９８ ８􀆰 ０３

壳侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 １３９ ０􀆰 ２３６ ０􀆰 ３１４

管侧压降 / ｋＰａ ３􀆰 ６４４ ６􀆰 ２１４ ８􀆰 ２４

Ｂ 流体分率 １ １ １

传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ７７６􀆰 ９４ ８２１􀆰 ５ ８４４􀆰 ０７

换热面积 / ｍ２ ４３􀆰 ９５ ４３􀆰 ９５ ４３􀆰 ９５

换热面积余量 / ％ ４１􀆰 ２１ １５􀆰 １１ ２􀆰 ６５

􀅰７１２􀅰
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表 ５　 减二线再沸器模拟结果

名称 设计 １３０％ １５０％

壳侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ７ ０􀆰 ９１ １􀆰 ０４

管侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １􀆰 ７９ ２􀆰 ３１ ２􀆰 ６７

壳侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 ２２６ ０􀆰 ３８１ ０􀆰 ５０８

管侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 ６０７ １􀆰 ００８ １􀆰 ３３９

Ｂ 流体分率 １ １ １

传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ５８４􀆰 ７９ ６２４􀆰 ７８ ６３４􀆰 ６２

换热面积 / ｍ２ ２０８􀆰 ９９ ２０８􀆰 ９９ ２０８􀆰 ９９

换热面积余量 / ％ １４􀆰 ９１ －５􀆰 ２３ －１６􀆰 ３２

表 ６　 减三线再沸器模拟结果

名称 设计 １３０％ １５０％

壳侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １􀆰 ６３ ２􀆰 ０９ ２􀆰 ４

管侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １􀆰 ８７ ２􀆰 ４４ ２􀆰 ８

壳侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 ２２８ ０􀆰 ３８６ ０􀆰 ５１４

管侧压降 / ｋＰａ ２􀆰 ２６４ ４􀆰 １１３ ５􀆰 ７４３

Ｂ 流体分率 １ １ １

传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ８７４􀆰 ３８ ９１９􀆰 ９７ ９３３􀆰 ２６

换热面积 / ｍ２ ７３􀆰 ２４ ７３􀆰 ２４ ７３􀆰 ２４

换热面积余量 / ％ ９７􀆰 ２３ ５９􀆰 ８２ ４０􀆰 ７５

表 ７　 减四线再沸器模拟结果

名称 设计 １３０％ １５０％

壳侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) １􀆰 １ １􀆰 ４２ １􀆰 ６３

管侧流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ９ １􀆰 １７ １􀆰 ３４

壳侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 １４７ ０􀆰 ２４８ ０􀆰 ３３１

管侧压降 / ｋＰａ ０􀆰 ５ ０􀆰 ８４７ １􀆰 １２９

Ｂ 流体分率 １ １ １

传热系数 / (Ｗ􀅰ｍ－２􀅰Ｋ－１) ７３１􀆰 ０６ ７７６􀆰 １６ ８００􀆰 ９３

换热面积 / ｍ２ １５５􀆰 １１ １５５􀆰 １１ １５５􀆰 １１

换热面积余量 / ％ １４５􀆰 ８７ １０１􀆰 ０７ ８０􀆰 １３

２􀆰 ２　 侧线塔再沸器蒸汽与凝液管道压降衡算

参考«化工工艺设计手册» [１３]ꎬ低压蒸汽流速

推荐值为 １５~２０ ｍ / ｓꎬ最大百米压降为 ２０ ｋＰａꎻ蒸汽

凝液流速推荐值为 ０􀆰 ５ ~ １􀆰 ５ ｍ / ｓꎬ最大百米压降为

４５ ｋＰａꎻ中压蒸汽流速推荐值为 ２０~４０ ｍ / ｓꎬ最大百

米压降为 ３０ ｋＰａꎻ蒸汽凝液流速推荐值为 ０􀆰 ５ ~
１􀆰 ５ ｍ / ｓꎬ最大百米压降为 ４５ ｋＰａꎻ从表 ８ ~表 １１ 中

可以看出实际、１３０％和 １５０％工况下低压与中压蒸

汽凝液管线流速和压降均在推荐值内ꎬ满足要求ꎮ

表 ８　 减一线再沸器蒸汽与凝液压降模拟结果

管线类别

设计 １３０％ １５０％

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 １３􀆰 ４２ ４􀆰 ９５ １７􀆰 ４５ ４􀆰 ８３ ２０􀆰 １３ １０􀆰 ９３

凝液 Ａ ０􀆰 ３４ １􀆰 １５ ０􀆰 ４４ １􀆰 ９６ ０􀆰 ５１ ２􀆰 ５３

凝液 Ｂ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ５８ ０􀆰 ４４ １􀆰 ０４ ０􀆰 ５１ １􀆰 ２３

　 ０􀆰 １３ 　 ０􀆰 １７ 　 ０􀆰 ２０ 　

表 ９　 减二线再沸器蒸汽与凝液压降模拟结果

管线类别

设计 １３０％ １５０％

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ８􀆰 ９６ １􀆰 ９６ １１􀆰 ６４ ３􀆰 ２２ １３􀆰 ４３ ４􀆰 ２６

凝液 Ａ ０􀆰 ５１ ２􀆰 ３０ ０􀆰 ６６ ３􀆰 ８０ ０􀆰 ７７ ５􀆰 ０６

凝液 Ｂ ０􀆰 ５１ ０􀆰 ９２ ０􀆰 ６６ １􀆰 ６１ ０􀆰 ７７ ２􀆰 １９

　 ０􀆰 １３ 　 ０􀆰 １７ 　 ０􀆰 １９ 　

表 １０　 减三线再沸器蒸汽与凝液压降模拟结果

管线类别

设计 １３０％ １５０％

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ８􀆰 ７０ ９􀆰 ６６ １１􀆰 ３０ １６􀆰 ３３ １３􀆰 ０４ ２１􀆰 ７４

凝液 Ａ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ５８ ０􀆰 ４５ １􀆰 ０４ ０􀆰 ５２ １􀆰 ３８

凝液 Ｂ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４６ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ５８

　 ０􀆰 ２２ 　 ０􀆰 ２９ 　 ０􀆰 ３３ 　

表 １１　 减四线再沸器蒸汽与凝液压降模拟结果

管线类别

设计 １３０％ １５０％

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

流速 /

(ｍ􀅰ｓ－１)

压降 /
ｋＰａ

４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ３􀆰 ８６ １􀆰 ２７ ５􀆰 ０２ ２􀆰 １９ ５􀆰 ８０ ２􀆰 ８８

凝液 Ａ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ８１ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ６９ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ８１

凝液 Ｂ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ６９ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４６ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ６９

　 ０􀆰 ３３ 　 ０􀆰 ２９ 　 ０􀆰 ３３ 　

３　 裂化常一线油提质部分技术改造

为弥补 １３０％~１５０％工况下减二线侧线塔再沸

器换热面积不足ꎬ经初步核算ꎬ需并联 １ 台内径

７００ ｍｍ、管长 ４􀆰 ５ ｍ、换热面积 ９３􀆰 ０３ ｍ２ 的换热器ꎮ
针对常一线精馏塔凝液分液罐调节阀后弯头冲

蚀问题ꎬ可从以下 ２ 方面进行处理:可将调节阀前后
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大小头(１００×５０)改为 ＤＮ１００ 的直管以降低流体通

过大小头时产生的压力变化ꎬ同时采用 ＤＮ１００ 的调

节阀ꎬ降低弯头前流体流速的变化ꎬ从而避免产生气

液两相流对弯头造成冲蚀ꎻ在现场空间允许的范围

内ꎬ可适当增加该处弯头的弯径比ꎬ减缓流体流过弯

头时流体速度和压力的变化ꎬ以减少对弯头造成的

冲蚀ꎮ
针对常一线精馏塔ꎬ充分考虑提负荷下的泛点

率ꎻ再沸器的运行ꎬ初步判定单体设备提负荷可以满

足换热需求ꎬ但需结合系统运行ꎬ充分考虑流体循环

动力ꎬ在工艺调控上ꎬ要保障塔釜内液面高度高于再

沸器的蒸发液面ꎻ针对分液罐的调节ꎬ工艺上确保液

位稳定ꎬ避免外送凝液窜气而出现两相流引发的管

道振动及磨蚀ꎮ

４　 结论

针对现有装置变化进行相应技术改造提升装置

运载能力是一个系统工程ꎬ需要充分考虑传热、传质

以及动量传递ꎮ 一般情况装置建成后受制于设计情

况及动静设备现有条件ꎬ很难进一步进行较大负荷

调整ꎬ裂化常一线油提质装置本身就是一套煤制油

装置提质改造装置ꎬ由于设计时留有一定余量以应

对费托油轻质化ꎬ因此通过系统衡算后ꎬ通过技术改

造可以有效将系统负荷提升至 １３０％ ~ １５０％ꎮ 系统

改造后要重点关注机泵及冷却器的运行情况ꎬ着重

关注电机容量、扬程及外送备压ꎮ 煤制油装置的产

品多样化任重道远ꎬ需要充分利用费托油碳数连续、
α－烯烃含量高的特点延伸煤炭间接液化下游产业

链ꎬ提高产品附加值ꎬ实现产品多元化、精细化和煤

炭清洁高效利用ꎮ
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(１)选择在预精馏塔加入隔塔板和逆流双效的

方式对工艺进行优化ꎬ整体工艺设备成本有所增加ꎬ
需要加大设备投入成本ꎮ

(２)利用软件进行分析可知ꎬ优化后的加压塔

可以减少蒸汽和冷却水的消耗ꎬ具有较好的节能效

果ꎬ同时获得更高质量的精甲醇ꎮ 相比起设备成本ꎬ
能源和蒸汽节约效果显著ꎬ有助于设备成本的回收ꎮ
在本文中研究的工厂中ꎬ优化后的工艺 １ 年可产生

１ ０００ 多万元的经济效益ꎮ
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