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摘要:某新建丙烷脱氢装置中ꎬ丙烯精馏塔采用了多溢流塔盘设计ꎬ面临着分离效率和处理能力不达标的各种问题ꎬ导致了

最终产品纯度无法满足设计要求和额外的产品损失ꎮ 通过对该丙烯精馏塔的成功改造ꎬ着重介绍了影响多溢流塔盘的分离效

率和处理能力的各个设计要点ꎮ 并通过该丙烯精馏塔改造前后的运行效果对比ꎬ阐述了影响该丙烯精馏塔产品不达标的关键

设计因素ꎮ
关键词:丙烯精馏塔ꎻ多溢流塔盘ꎻ分离效率ꎻ处理能力

中图分类号:ＴＱ４１　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２５)０８－０２５６－０５
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ０２５３－４３２０.２０２５.０８.０４５　

Ｒｅｔｒｏｆｉｔ ｏｆ Ｃ３ ｓｐｌｉｔｔｅｒ ｔｏ ｉｍｐｒｏｖｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ａｎｄ ｃａｐａｃｉｔｙ
ＨＯＵ Ｐｅｎｇ￣ｃｈｅｎｇ１∗ꎬ ＺＨＡＯ Ｚｈｉ￣ｙｏｎｇ１ꎬ ＺＨＡＮＧ Ｘｉｎ１ꎬ ＨＯＮＧ Ｊｕｎ￣ｋｅ２ꎬ ＧＡＯ Ｐｅｉ￣ｓｈｅｎｇ２

(１.Ｓｕｌｚｅｒ Ｃｈｅｍｔｅｃｈ (Ｓｈａｎｇｈａｉ) Ｃｏ.ꎬ Ｌｔｄ.ꎬ Ｓｈａｎｇｈａｉ ２００１２０ꎬ Ｃｈｉｎａꎻ
２.Ｎｉｎｇｘｉａ Ｒｕｎｆｅｎｇ Ｎｅｗ Ｍａｔｅｒｉａｌ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ Ｃｏ.ꎬ Ｌｔｄ.ꎬ Ｙｉｎｃｈｕａｎ ７５０４０９ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｔｈｅ Ｃ３ ｓｐｌｉｔｔｅｒ (ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ) ｉｎ ａ ｃｅｒｔａｉｎ ｎｅｗ ｐｒｏｐａｎｅ ｄｅｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎ (ＰＤＨ) ｐｌａｎｔꎬ
ｗｈｉｃｈ ｉｓ ｄｅｓｉｇｎｅｄ ｗｉｔｈ ｍｕｌｔｉ￣ｐａｓｓ ｔｒａｙｓꎬｓｕｆｆｅｒｓ ｆｒｏｍ ｐｏｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ａｎｄ ｌｏｗ ｃａｐａｃｉｔｙ ｕｔｉｌｉｚａｔｉｏｎ.Ｔｈｅｓｅ ｉｓｓｕｅｓ
ｒｅｓｕｌｔｓ ｉｎ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔ ｐｕｒｉｔｙ ｄｏｅｓ ｎｏｔ ｍｅｅｔ ｓｐｅｃｉｆｉｃａｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｕｎｅｘｐｅｃｔｅｄ ｐｒｏｄｕｃｔ ｌｏｓｓ ｉｓ ｅｎｃｏｕｎｔｅｒｅｄ. Ｔｈｉｓ ｐａｐｅｒ
ｄｅｌｖｅｓ ｉｎｔｏ ｔｈｅ ｋｅｙ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｉｎｆｌｕｅｎｃｉｎｇ ｔｈｅ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ａｎｄ ｃａｐａｃｉｔｙ ｏｆ ｍｕｌｔｉ￣ｐａｓｓ ｔｒａｙｓ ｔｈｒｏｕｇｈ ｔｈｅ ｓｕｃｃｅｓｓｆｕｌ ｒｅｔｒｏｆｉｔ ｏｆ
ｔｈｉｓ Ｃ３ ｓｐｌｉｔｔｅｒ. Ｉｎ ａｄｄｉｔｉｏｎꎬｂｙ ｃｏｍｐａｒｉｎｇ ｏｐｅｒａｔｉｏｎａｌ ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ ｏｆ ｔｈｅ ｓｐｌｉｔｔｅｒ ｂｅｆｏｒｅ ａｎｄ ａｆｔｅｒ ｔｈｅ ｒｅｔｒｏｆｉｔꎬ ｔｈｅ ｋｅｙ
ｄｅｓｉｇｎ ｆａｃｔｏｒｓ ｌｅａｄｉｎｇ ｔｏ ｔｈｅ ｏｆｆ￣ｓｐｅｃｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｄｕｃｔ ａｒｅ ｄｅｓｃｒｉｂｅｄ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎꎻ ｍｕｌｔｉ￣ｐａｓｓ ｔｒａｙꎻ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙꎻ ｐｒｏｃｅｓｓｉｎｇ ｃａｐａｃｉｔｙ

　 收稿日期:２０２５－０３－１７ꎻ修回日期:２０２５－０６－１０
　 作者简介:侯鹏成(１９８３－)ꎬ男ꎬ学士ꎬ工程师ꎬ研究方向为化工分离工艺和设备的研发ꎬ通讯联系人ꎬＰｅｎｇ－Ｃｈｅｎｇ.Ｈｏｕ＠ ｓｕｌｚｅｒ.ｃｏｍꎮ

　 　 丙烯(Ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ)作为关键的基础化工原料ꎬ在
工业生产中具有举足轻重的地位ꎮ 其可通过一系列

化学反应ꎬ衍生出聚丙烯、丙烯腈、环氧丙烷等高附

加值化工产品ꎬ广泛应用于塑料、橡胶、纤维等众多

领域ꎮ 丙烷脱氢(ＰＤＨ)工艺凭借投资规模相对较

小、经济效益显著等优势ꎬ近年来产能迅速扩张ꎬ目
前通过该工艺生产的丙烯产能已占国内丙烯总产能

的 ２０％以上[１－２]ꎮ
丙烯精馏塔是丙烷脱氢装置中的核心设备ꎬ主

要功能是实现混合碳三中丙烷与丙烯的高效分离ꎬ
以获取聚合级丙烯ꎮ 在工业生产中ꎬ塔顶丙烯产品

摩尔分数要求大于 ９９􀆰 ６％ꎬ塔釜循环丙烷中的丙烯

摩尔分数通常要求小于 １％ꎮ 然而ꎬ丙烷和丙烯之

间的相对挥发度非常小ꎬ分离难度较大ꎬ因此需要大

量的塔盘来实现理想的产品纯度和产品回收率ꎮ
宁夏宁东基地的某丙烷脱氢装置中的丙烯精馏

塔ꎬ自初始开车以来ꎬ塔顶丙烯产品达不到设计要

求ꎬ同时塔釜循环丙烷中的丙烯损失远超设计值ꎬ对
整套装置的稳定、高效运行造成了显著影响ꎮ

１　 工艺装置描述

该丙烯精馏塔的进料为来自上游的富含丙烷和

丙烯的混合碳三ꎬ从第 １４２ 层塔盘进入精馏塔ꎮ 精

馏塔塔径为 ６ ５００ ｍｍꎬ分离内件设计为 ２０７ 层 ４ 溢

流形式塔盘ꎬ塔顶出口的气相丙烯经丙烯压缩机压

缩后ꎬ进入该塔的塔釜再沸器作为塔釜热源ꎬ经再沸

器换热后冷凝至液态丙烯ꎬ一部分降压后进入该塔

第一层塔盘ꎬ闪蒸后的液相作为该塔的回流ꎮ 另一

部分作为塔顶产品由回流罐中采出ꎬ循环丙烷由塔

釜采出ꎮ 具体工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 丙烷丙烯分离工艺流程
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根据工艺包设计参数ꎬ塔顶丙烯摩尔分数为

９９􀆰 ６％ꎬ塔釜丙烯摩尔分数为 １􀆰 ０６％ꎬ相关进料、回
流、塔顶采出和塔釜采出的具体参数如表 １ 所示ꎮ

表 １　 工艺包设计流股参数

控制指标 进料 回流 塔顶采出 塔釜采出

丙烯摩尔分数 / ％ ４２􀆰 ０７ ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ６ １􀆰 ０６

丙烷摩尔分数 / ％ ５６􀆰 ４７ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ３４ ９６􀆰 ４６

体积流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７９􀆰 ５ １６０７􀆰 ７ ７５􀆰 ５ １１８􀆰 ９

温度 / ℃ １２􀆰 ７ ４６􀆰 １ ５３ ４２􀆰 ４

压力 / ＭＰａ １􀆰 ５９ ２􀆰 １３ ２􀆰 １３ １􀆰 ３４

２　 装置运行情况

该装置自 ２０２１ 年 ９ 月开车以来ꎬ丙烯产品指标

与设计值存在较大偏差ꎬ为了保证产品质量ꎬ装置长

期维持低负荷、高回流比运行ꎮ 在确保产品指标的

前提下ꎬ该塔最大处理能力仅能达到设计进料负荷

的 ７０％ꎬ当负荷进一步提升至 ８０％时ꎬ会出现压降

大幅上升、产品指标恶化、塔釜液位急剧下降等液泛

现象ꎮ 具体开车负荷及运行指标如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 开车运行参数

运行指标
设计值 运行负荷

１００％ ８０％ １００％

进料体积流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７９􀆰 ５ １４３ １７５􀆰 ５

进料丙烯摩尔分数 / ％ ４２􀆰 ０７ ３６􀆰 ２ ３７􀆰 ４

进料丙烷摩尔分数 / ％ ５６􀆰 ４７ ６２􀆰 ９２ ６１􀆰 ４

回流体积流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １６０７ １７９０ １８３４

塔顶产品丙烯摩尔分数 / ％ ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ３４５ ９８􀆰 ４１５

塔釜产品丙烯摩尔分数 / ％ １􀆰 ０６ ２􀆰 ０２５ １􀆰 １４

苏尔寿化工(上海)有限公司通过现场数据采

集与效率回归分析ꎬ发现该塔的实际运行全塔效率

只有 ５２％ꎬ远低于工艺包设计规定的 ８１％全塔效

率ꎬ具体效率曲线回归如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 效率曲线回归

３　 诊断与分析

该丙烯精馏塔原设计采用了 ２０７ 层 ４ 溢流塔

盘ꎬ精馏段板间距为 ４４０ ｍｍꎬ提馏段板间距为

５００ ｍｍꎬ塔盘设计采用了等流程长度、凹形受液盘

等设计理念ꎬ为了尽可能地降低全塔压降ꎬ鼓泡区设

计采用了较大的开孔率ꎬ具体塔盘结构设计参数如

表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 原装置塔盘结构设计

水力学分析项
塔盘数

１~１４１＃ １４２~２０７＃

原塔机械结构 　 　

　 塔径 / ｍｍ ６５００ ６５００

　 溢流数 ４ ４

　 塔板间距 / ｍｍ ４４０ ５００

　 受液盘深度 / ｍｍ １００ １００

　 流程长度 / ｍｍ ９１７􀆰 ５ ９１７􀆰 ５

　 阀型 固阀 固阀

　 开孔率(基于鼓泡区面积) / ％ >２５ >２５

水力学核算结果 　 　

　 液泛值 / ％ ８２ ８２

　 溢流强度 / (ｍ３􀅰ｍ－１􀅰ｈ－１) ９０􀆰 ７８ １１２􀆰 ５３

　 干板压降 / Ｐａ ８７􀆰 ５７ ９３􀆰 ９４

　 单板压降 / Ｐａ ３０９ ３２２

　 降液管泡沫层高度 / ％ ６４ ６６

　 底隙出口压头损失 / Ｐａ ７５􀆰 ４４ １０４􀆰 ６５

　 降液管液泛率 / ％ ５５ ７０

为了分析判断该丙烯精馏塔塔盘效率大幅低于

设计值的原因ꎬ苏尔寿化工对影响该塔效率的因素

进行了逐一分析排查ꎬ主要原因有以下几点ꎮ
３􀆰 １　 鼓泡区气液相平衡设计不当

在 ４ 溢流塔盘形式中ꎬ奇数层和偶数层塔盘的

几何结构存在差异ꎬ如图 ３ 所示ꎬ奇数层塔盘具有 ２
个偏中心降液管ꎬ偶数层塔盘具有 １ 个中心降液管

和 ２ 个边降液管[２]ꎮ 奇数层和偶数层塔盘因为降液

图 ３　 ４ 溢流塔盘
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管的设计被分为不同的鼓泡区ꎬ如图 ３ 中 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ
所示ꎮ 在塔盘运行过程中ꎬ液相自上而下由上一层

塔盘降液管流至鼓泡区ꎬ并穿过鼓泡区进入塔盘的

降液管内ꎬ气相由下至上逐层穿过鼓泡区ꎬ并和塔盘

上的液相进行接触和传质ꎮ
气相和液相在塔内流动时ꎬ优先选择通过阻力

较小的通道ꎮ 为确保气、液两相在流动过程中不发

生偏流ꎬ４ 溢流塔盘在水力学设计过程中需要采用

特殊的平衡方法ꎬ来确保被分配至每个独立鼓泡区

内的气液相比例的比值等于 １(Ｖ / Ｌ ＝ １) [３－５]ꎬ从而

保证全塔良好的分离效率和不会发生提前液泛ꎮ
然而ꎬ该塔原设计的 ４ 溢流塔盘没有采用平衡

的设计ꎬ致使气相和液相在流动过程中出现偏流ꎬ严
重影响了该塔的分离效率ꎮ
３􀆰 ２　 过大的开孔率设计

丙烯精馏塔通常具有大塔径、低板间距、高压、
高回流比等特点[６]ꎮ 大塔径和低板间距易导致液

体流程长度偏长、流程长度与板间距的比值偏大ꎮ
高压和高回流比容易造成塔内液体的溢流强度过

大、液体在流动过程中液面梯度过高等问题ꎮ 气液相

偏流(ｖａｐｏｒ ｃｒｏｓｓ－ｆｌｏｗ ｃｈａｎｎｅｌｉｎｇꎬＶＣＦＣ)ꎬ如图 ４ 所示ꎬ
通常发生在同时具备溢流强度超过 ５０ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)ꎬ流
程长度 /板间距比值大于 ２ 且开孔率过大的塔盘设

计中[３－４]ꎮ 而丙烯精馏塔的特点恰好符合 ＶＣＦＣ 的

发生条件ꎮ

图 ４　 ＶＣＦＣ 现象

该丙烯精馏塔的设计采用了较大的开孔率ꎬ导
致干板压降偏小ꎬ气相在流通过程中优先选择液层

偏薄的鼓泡区区域ꎬ加剧了因为没有平衡设计而引

发的气液相偏流现象[７－１０]ꎬ最终导致塔盘效率急剧

下降ꎮ
３􀆰 ３　 凹形受液盘设计过高

凹形受液盘的设计目的通常是为了保证降液管

底隙的净密封ꎬ或者在液体流量过大时降低降液管

底隙流出速度[１１－１４]ꎮ 机械结构上ꎬ凹形受液盘一般

和液体的流动方向垂直布置ꎬ如图 ５ 所示ꎮ 塔盘工

作时ꎬ气体穿过塔盘上的液体呈鼓泡状态ꎮ 在水力

学设计过程中ꎬ要求凹形受液盘的高度不得阻碍塔

盘上的泡沫层流动至降液管[１１－１２]ꎮ

图 ５　 凹形受液盘的机械结构

该丙烯精馏塔的设计中ꎬ凹形受液盘的高度设

计过高ꎬ在较大的溢流强度和过高的泡沫层高度的

工况下ꎬ过高的凹形受液盘容易阻碍塔盘上的泡沫

层流入降液管ꎬ从而造成塔盘的提前液泛ꎮ 同时凹

形受液盘的设计ꎬ还会造成鼓泡区面积的损失[２]ꎮ
３􀆰 ４　 顶部回流液体初始分布不均

多溢流塔盘由于降液管布置的原因ꎬ鼓泡区被

划分为多个不同的区域ꎬ在不同的鼓泡区区域内液

体的混合、流动和平衡会相对困难[１５－１８]ꎮ 如上述图

３ 所示ꎬ４ 溢流塔盘被分为 Ａ、Ｂ、Ｃ、Ｄ 不同的鼓泡

区ꎬ液体在不同鼓泡区之间的流动和混合较差ꎮ 因

此ꎬ多溢流形式塔盘对塔顶液体的初始分配要求更

为严格ꎬ不合理的回流初始分配设计会导致全塔效

率的下降ꎮ
该塔设计采用了热泵精馏工艺[６]ꎬ由于回流管

线和塔内压力不一致的原因ꎬ导致进入塔内的回流

为气液两相ꎬ这使得该塔顶部回流分布设计更为复

杂ꎬ由于原顶部回流设计未考虑气液相分离空间及

平衡设计ꎬ导致液体的初始分配不合理ꎬ从而导致该

塔的全塔效率下降[１５]ꎮ

４　 改造方案

苏尔寿化工采用苏尔寿高性能塔盘 ＶＧＰＬＵＳＴＭ

对原有塔盘进行了升级改造ꎮ 苏尔寿 ＶＧＰＬＵＳＴＭ高

性能塔盘技术是增强型塔盘板与高性能降液管设计

的有机结合ꎬ具有以下优势[３]:①增加约 ３０％的处

理能力ꎻ②降低约 ２０％的操作压降ꎻ③传质分离效

率等同或更高ꎻ④液面梯度更低ꎻ⑤液相和气相分布

更均匀ꎮ 相关塔盘及性能曲线如图 ６ 和图 ７ 所示ꎮ
在改造设计中ꎬ对鼓泡区的开孔率设计进行了

优化ꎻ采用了苏尔寿特有的气液相平衡方法对原 ４
溢流塔盘进行了平衡设计ꎻ对该塔塔顶回流的液体

􀅰８５２􀅰
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图 ６　 ＶＧＰＬＵＳＴＭ高性能塔盘

１—ＶＧＰＬＵＳＴＭ塔盘ꎻ２—其他高性能塔盘

图 ７　 苏尔寿高性能塔盘性能曲线

分布装置进行了升级改造ꎬ提供了气液相分离空间ꎬ
优化了塔顶回流液体的初始分配ꎻ拆除原有的凹形

受液盘ꎬ消除液体在流动过程中被阻碍的风险ꎬ同时

也增加了鼓泡区面积ꎮ
除上述改造措施外ꎬ还采用了以下提高塔盘效

率的方法ꎮ
４􀆰 １　 采用 ＭｏｄＡｒｃ 多弦型降液管

多弦型降液管[２]如图 ８ 所示ꎬ相比于传统降液

管可以在保持降液管面积相同的情况下ꎬ增加出口

堰的长度ꎬ从而有效降低液体溢流强度ꎮ 同时ꎬ可以

增加液体在流程长度方向上最小弦长和最大弦长的

比值ꎬ进而减少液体液面梯度和流动滞留区域ꎬ有效

地促进液体的平推流ꎬ提高塔盘效率[１９－２１]ꎮ
４􀆰 ２　 合理布置苏尔寿推动阀

液体在塔盘板上流动时ꎬ因流程长度过长和弓

形区域过大等因素ꎬ易在塔盘上存在较大的滞留区

域和液面梯度ꎮ 苏尔寿推动阀[１５] 可以有效减少塔

盘上液体滞留区域和液面梯度ꎮ 本次升级改造中ꎬ
在塔盘板上弓形区域内ꎬ流程长度方向上和降液管

出口等部分区域合理布置了苏尔寿推动阀ꎬ降低了

液面梯度ꎬ减少了滞留区域ꎬ保障了塔盘效率的提

升[２２－２３]ꎮ 苏尔寿推动阀如图 ９ 所示ꎮ

５　 现场安装

该套装置的改造工作由苏尔寿化工(上海)有

限公司安装团队负责实施ꎬ包括全塔原有 ２０７ 层塔

　 　 　 　 　 　 　

图 ８　 单溢流多弦型降液管

图 ９　 苏尔寿推动阀

盘的拆卸以及新设计塔盘的安装工作ꎮ 得益于全塔

改造设计方案中没有任何动火要求以及现场施工的

精益管理ꎬ全部的拆卸以及重新安装工作在 ２２ ｄ 内

顺利完成ꎬ并于 ２０２３ 年 ４ 月具备开车条件ꎮ

６　 改造后的运行情况

改造后的丙烯精馏塔于 ２０２３ 年 ４ 月重新开车ꎬ
稳定运行后ꎬ苏尔寿化工对该塔的运行数据进行了

收集分析ꎬ并与工艺包设计数据、改造前运行数据进

行了对比ꎮ 对比结果表明ꎬ改造后丙烯精馏塔塔顶

丙烯产品指标、塔釜丙烯损失、回流比以及处理能力

等指标均优于工艺包设计值ꎬ相较于改造前的运行

数据有了大幅度的提升ꎮ 具体数据如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 改造后运行数据与工艺包设计数据以及

改造前数据对比

运行指标
设计工况

１００％

改造前工况 改造后工况

８０％ １００％ １００％ １２５％

塔顶丙烯摩尔分数 / ％ ９９􀆰 ６０ ９９􀆰 ３４５ ９８􀆰 ４２ ９９􀆰 ８４ ９９􀆰 ７７

塔釜丙烯摩尔分数 / ％ １􀆰 ００ ２􀆰 ０２５ １􀆰 １４ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ３０

回流体积流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １６０７ １７９０ １８３４ １６４６ １６８１

为了进一步评估改造后该塔的全塔效率ꎬ苏尔

寿化工对开车后的运行数据进行了模拟分析ꎬ并与

工艺包设计效率以及改造前的全塔运行效率进行了

对比ꎮ 结果显示ꎬ改造后该塔的全塔效率高于

９３％ꎬ优于工艺包设计数据ꎬ且大幅高于改造前该塔

的实际运行效率ꎮ 具体数据如表 ５ 所示ꎮ

􀅰９５２􀅰
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表 ５　 改造前后全塔效率对比

效率
工艺包设计

１００％

改造前工况 改造后工况

８０％ １００％ １００％ １２５％

全塔效率 / ％ ８１ ５０ ５２ ９３ >１００

７　 结语

丙烯精馏塔因为特定的操作工况和产能需求ꎬ
通常采用大塔径、低板间距和多溢流或多降液管的

塔盘设计ꎬ对塔盘及其内件的设计提出了极高的要

求ꎮ 任何设计不合理都可能导致该塔操作效率严重

下降ꎬ进而影响处理能力和产品指标ꎮ 本次丙烯精

馏塔的成功改造ꎬ充分证明了合理的塔盘设计是保

障塔顶产品质量、塔釜循环丙烷中丙烯损耗和装置

处理能力的关键ꎬ为装置的长周期、低能耗稳定运行

提供了有力支撑ꎬ有效提升了企业的经济效益ꎮ
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