
     

芳烃抽提装置生产中存在的问题及对策

王广源
1  王建辉2

( 11中国石化齐鲁分公司,山东淄博, 255400; 21 中国石化齐鲁分公司烯烃厂,山东淄博, 255411)

摘要  分析齐鲁分公司烯烃厂芳烃抽提装置生产运行中存在的问题,提出一系列有针对性的解决措施。通过实

施技术改造,优化抽提蒸馏工艺,提高了装置的产品质量及运行平稳率。
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  为了综合利用炼油和乙烯的芳烃资源, 扩大

芳烃抽提的能力,增产芳烃产品,中国石化齐鲁分

公司烯烃厂于 2008年新建一套处理能力为 680

kt /a的芳烃资源综合利用装置, 回收重整脱戊烷

油和乙烯加氢汽油中的芳烃。该项目由预分馏、

芳烃抽提蒸馏、芳烃分离三部分组成,设计规模分

别是:预分馏 680 kt /a, 芳烃抽提蒸馏 41311 kt/a,
芳烃分离 28214 kt /a。

1 工艺流程简述

中国石化齐鲁分公司炼油厂的重整脱戊烷油

及烯烃厂的裂解加氢汽油首先按 3125B1的比例

进入预分馏部分, 经分馏得到的 C8 以上馏分

4918 kt /a去原芳烃装置, 其余送炼厂调合汽油;
C6 ~ C7馏分进芳烃抽提蒸馏。

芳烃抽提蒸馏以环丁砜为溶剂, 利用其对芳

烃和非芳烃溶解度的差异,实现苯、甲苯混合芳烃

与非芳烃分离。非芳烃作为抽余油副产品送出装

置, 溶剂循环利用, 混合芳烃送入芳烃分离部分。

在苯 /甲苯塔, 用精馏的方法将苯和甲苯分

离, 塔顶得到苯产品,塔底得到甲苯产品。其工艺

流程如图 1所示。

图 1 芳烃抽提蒸馏单元工艺流程示意
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2 芳烃抽提蒸馏生产中存在的问题

211 原料组成与设计值偏差较大, 抽余油质量不

稳定

抽提蒸馏装置原设计年加工重整脱戊烷油和

裂解加氢汽油分别为 520 kt和 160 k,t即重整脱

戊烷油和裂解加氢汽油按 3125B1的比例配合后
进行加工。但由于公司产品结构调整后, 重整脱

戊烷油供应量严重不足,且无法连续供应,装置经

常只加工裂解加氢汽油, 因此导致抽提蒸馏装置

原料组成不稳定, 与设计值偏差较大。抽提蒸馏

部分开工以来实际进料组成平均值与设计值见表

1,重整脱戊烷油与裂解加氢汽油的组成情况见

表 2。
表 1 抽提蒸馏单元实际进料组成 (w )

平均值与设计值对比 %

   项目 非芳烃 苯 甲苯

设计值 31149 28134 40117

只加工裂解加氢

汽油时进料组成

17137
 

53176
 

28187
 

实际进料组成 18193 51161 29146

表 2 重整脱戊烷油与裂解加氢汽油组成 (w ) %

  项目 非芳烃 苯 甲苯 C8 及以上馏分

重整脱戊烷油 21115 8187 24159 45139
裂解加氢汽油 14138 44151 23190 17121

从表 1、表 2中可以看出, 抽提蒸馏装置开工

以来,因原料配比情况发生了很大变化,进料组成

较设计值相差较大。裂解加氢汽油中非芳烃含量

较低,苯含量比重整脱戊烷油中高很多,当经过预

分馏塔分离后,抽提蒸馏部分的进料中非芳烃含

量较设计值 低, 特别是苯含量非常高, 若按之前

的设计参数进行操作,抽出液、抽余油将很难同时

达到设计指标。开工初期为保证抽出液质量,导

致抽余油质量波动较大,特别是苯含量较高,造成

装置芳烃收率降低。

212 抽提蒸馏塔和溶剂回收塔热量失衡
抽提蒸馏装置运行过程中, 当抽提蒸馏塔和

溶剂回收塔液位低时, 经常出现塔釜温度升不起

来, 塔底加热蒸汽量迅速下降,呈现塔底再沸器无

热交换的现象,两塔操作温度下降达不到设计指

标, 无法正常运行。

213 非芳烃分离塔压力波动较大, 难以控制

非芳烃分离塔塔顶压力采用分程控制,以维

持塔的压力稳定。但在实际运行中, 非芳烃分离

塔塔顶压力波动较大,难以控制, 且非芳烃分离塔

与抽提蒸馏塔压力为串联控制,因此,这也直接影

响到抽提蒸馏塔的操作。

214 溶剂再生塔加热量不足,汽提气温度低

溶剂再生塔再沸器蒸汽量偏小, 导致再生塔

操作温度及汽提气温度偏低,溶剂再生效果差。

215 预分馏塔操作压力高,操作难度大

因预分馏塔塔顶空冷器设计负荷偏小,且由

于目前加工的原料中裂解加氢汽油所占比例较

高, 导致塔上部负荷偏高,造成塔操作压力大大高

于设计值,预分馏塔操作难度大。

3 解决措施

311 优化工艺参数,提高抽余油质量

由于抽提蒸馏部分进料组成与设计值偏差较

大, 尤其是装置开工初期, 原料只有裂解加氢汽

油, 因此当时按照设计工艺参数进行操作时,虽然

抽出液可以达到较好的质量,但抽余油质量较差,

非芳烃纯度只有 70%左右, 苯含量高达 25% ~

30% ,严重超出其设计质量指标。

为适应装置原料的变化,通过优化工艺参数,

摸索出一套适合加工裂解加氢汽油的操作参数。

( 1)提高主溶剂比。将主溶剂比由设计值的

318~ 418提高到 512~ 513;当原料中混配一定的
重整脱戊烷油时,主溶剂比可适当降低。

( 2)降低抽提蒸馏塔操作温度。将抽提蒸馏

塔底操作温度由设计值的 170 e 降至 162 ~ 165

e , 在保证非芳烃由塔顶蒸馏除去的前提下,尽量

维持较低的操作温度,以降低抽余油中的苯含量。

( 3)适当提高非芳烃蒸馏塔操作压力。操作

压力由设计值的 0105 ~ 0107MPa升至 ( 0108 ?

01005)M Pa。
通过以上工艺参数的优化, 抽余油纯度由优

化前的 70%左右提高到 90%以上, 而抽出液中非

芳烃含量能维持在 1 000 Lg /g左右。

312 进行设备检查,消除设备缺陷

抽提蒸馏塔、溶剂回收塔塔釜再沸器为立式

热虹吸式再沸器, 以 115MPa中压蒸汽 ( G )作加

热热源。当两塔液位低时,塔底加热蒸汽量迅速

下降,呈现塔底再沸器无热交换的现象。经分析

可能是两塔塔底隔板存在制造缺陷或损坏, 当两

塔液位低时,再沸器进出物料形成连通器后无压

差, 导致再沸器无法产生虹吸现象。
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在 2008年 11月进行的装置停工检修中,通

过打开设备检查, 发现抽提蒸馏塔隔板与塔壁连

接处出现开裂,且设计中两塔隔板下缘与塔底封

头连接处未进行焊接, 因此造成再沸器进出物料

形成连通器后无压差, 导致再沸器无法产生虹吸

现象。针对这一情况, 将隔板下缘与塔底封头连

接处进行满焊,并对抽提蒸馏塔隔板与塔壁连接

开裂处进行修复。装置再次开工后, 问题得到彻

底解决。

313 对非芳烃蒸馏塔空冷器压力平衡线进行改造

非芳烃分离塔塔顶压力存在难以控制的问

题, 经分析是由于塔顶气相空冷器压力平衡线设

计存在缺陷 (压力平衡线应该是由空冷器出口集

合管线引出,向上至高于空冷器上缘后再往下连

接至回流罐顶部 ) ,压力平衡线向上高度不够,造

成空冷器出口不凝气无法顺利排至回流罐而积

聚, 影响传热效果和物料流动,从而导致塔压力波

动。

为此,依照老装置空冷器压力平衡线的设计,

将非芳烃分离塔塔顶空冷器压力平衡线抬高至高

于空冷器上缘后,问题得到很好的解决。

314 更换溶剂再生塔再沸器疏水器,提高加热蒸

汽量

由于再沸器疏水器流通能力较小,溶剂再生

塔加热量不足。虽然开疏水器旁路后, 蒸汽流量

有所增加,但由于部分蒸汽也直接通过旁路阀,蒸

汽潜热未得到有效利用, 加热效果也未得到明显

改善。针对这一情况, 将溶剂再生塔再沸器疏水

器更换为流通能力较大的疏水器后, 汽提蒸汽温

度达到设计指标, 溶剂再生塔再生效果得到明显

提高。

315 制定方案,择机对预分馏塔空冷器进行改造

目前,预分馏塔进料中重整脱戊烷油与裂解

加氢汽油的配比只有 1B2。从表 2中重整脱戊烷

油与裂解加氢汽油组成情况可以看出, 裂解加氢

汽油中非芳烃 + 苯 + 甲苯的质量分数达到

82179% ,而重整脱戊烷油中非芳烃 + 苯 +甲苯

的质量分数仅占 54161%, 按目前的原料配比进
行生产,预分馏塔上部负荷将明显增加,再加上预

分馏塔顶空冷器 EC- 803设计负荷偏小, 从而造

成预分馏塔顶压力偏高 (设计值为 0106MPa, 目
前进料 8715%设计负荷时压力最高已达到 0112

MPa)。

为降低预分馏塔操作压力, 采取了一定的措

施, 如新加临时管线,增大回流罐顶放空量、预分

馏塔采用低温低回流操作等,可是这些措施不但

增加了芳烃的损失,降低了芳烃收率,而且使预分

馏塔分离效果变差,塔底夹带甲苯等轻组分。

为从根本上解决问题, 只能采用增加预分馏

塔顶空冷器负荷的办法。结合装置区现场设备布

置情况,预分馏塔顶采出料首先通过空冷器 EC-

804冷却至 60 e 后,再经过水冷器 EA- 818冷却

至 40 e 送至罐区 FB- 801。通过计算,预分馏塔

满负荷操作时,其塔顶采出物料仅通过水冷器 EA

- 818冷却即能满足工艺要求, 因此可将 EC -

804空冷器进行改造, 将其改造为与预分馏塔顶

空冷器 EC- 803并联的空冷器, 从而达到增加预

分馏塔顶空冷器负荷, 降低预分馏塔操作压力的

目的。目前具体方案正在编制中, 择机将实施技

术改造。

4 优化运行效果
通过采取以上措施,芳烃抽提蒸馏装置的生

产运行状况得到了改善, 抽提蒸馏塔和溶剂回收

塔热量失衡、非芳烃分离塔压力波动较大、溶剂再

生塔加热量不足等问题都得到了解决, 装置运行

逐渐趋于稳定。同时, 抽余油质量也得到了很大

的提高,纯度由优化前的 70%左右提高到 90%以

上, 大幅提高了芳烃收率, 提高了装置的总体效

益。表 3中所列的是参数优化前后抽余油的组成

变化情况。

表 3 参数优化前后抽余油纯度 (w ) %

项目 非芳烃 苯 甲苯

优化前 72103 22135 5116

优化后 92106 7106 0173

5 结论
通过对齐鲁芳烃抽提蒸馏装置生产运行中存

在的问题进行分析, 并根据生产实际对优化装置

运行提出切实可行的对策。通过优化工艺参数、

实施技术改造等措施, 解决了装置开工以来影响

运行的诸多问题,尤其是通过优化工艺参数,在原

料组成与设计值发生较大变化的情况下, 提高了

抽余油质量,为今后装置的生产稳定运行提供了

保障。 (下转第 106页 )
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得到了很好的改善。运行 1 a来电动机的前轴承

温度基本保持在 50 e ,最高未超过 60 e ,且机身
温度未超过 60 e 。

( 2)为确保环境温度超过 30 e 时变频器运

行的稳定,在配电室内加装了空调,以便降低变频

器运行环境温度, 同时在控制柜上部加装了排风

风机,通过强制排风,降低变频器运行温度。

( 3)在变频器输出端增加了输出电抗器和电

容器,以减少高次谐波对电动机绝缘的损坏,同时

可以抑制电动机振动和减少电动机噪音。

5 经济效益
改造后的水泵达到了设计要求, 实现了恒压

供水,保证了装置的稳定运行。电动机运行电流

与其他同型号水泵相比平均减少 40A,按 300 d /a

计算,实际功率因数为 019, 电费 016元 / ( kW #
h), 每年可节电费为 300 @ 24 @ 11732 @ 0138 @ 60

@ 019 @ 016 = 102 357104元。系统改造投资 22

万元, 5匹空调 1 a运行 150 d,电费为 2 @ 24 @ 150
@ 016= 4 320元,扣除改造费用和空调运行用电
费, 给水泵运行 26个月就可收回投资。
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INFLUENCE OF INVERTER CARRIER FREQUENCY

ON THE OPERATION OF MOTOR
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Abstract Principle of PWM modu lation is presented, influence of inverter carrier fre-

quency on the operation ofmotor is analyzed, reason o f heating of the motor is found ou,t and

appropriate solutions are developed to ensure stab le operation of the water pump1
Key words inverter, sw itch ing frequency, PWM, modulation, IGBT, frequency motor
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PROBLEMS AND COUNTERMEASURES IN EXTRACTIVE

DISTILLATION OPERATION OF AROMATIC

W ang Guangyuan
1
, W ang Jianhui
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( 11Q ilu Branch Co1, SINOPEC, Z ibo, Shandong, 255400;
21O lef in P lant of Q ilu B ranch Co. , SINOPEC, Z ibo, Shandong, 255411)

Abstract Th is paper analyzed problem s in the operation of the arom atic extractive d isti-l

lation un it ofO lefin P lant ofQ ilu Branch Co. , SINOPEC , and proposed a series of countermeas-

ures. Through implementation o f techn ical revamp ing and optim ization of the d istillation

process, better product qua lity and a steady operation ratew ere ach ieved1
Key words aromatic, extractive d istillation, raw m aterials, technology, production,

counterm easure
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