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重油催化裂化装置顶循 -除盐水换热器内漏原因分析及措施

张泽石　樊继磊　李德生　贾　明

（中国石油大连西太平洋石油化工有限公司）

摘　要：针对某炼厂重油催化裂化装置分馏塔顶循 - 除盐水换热器 E1208B 在运行中出现的管束泄

漏问题，通过工艺参数分析、涡流检测技术及垢样成分表征，分析出造成内漏的原因为腐蚀环境的

构成以及腐蚀产物的积累，并剖析了腐蚀机理。结果表明，重油催化裂化装置分馏塔顶温度长期低

位控制，导致顶循段含水量增多，H2S-HCl-H2O 酸性腐蚀被增强，形成 NH4Cl 和腐蚀产物 FeS 在

顶循 - 除盐水换热器壳程线速低部位沉积，进一步加剧了垢下电化学腐蚀。在酸性腐蚀和垢下腐蚀

协同作用下造成换热器管束外壁的减薄与坑蚀现象，单根换热管局部金属损失，减薄量达 40% 以上，

进而造成贯穿砂眼泄漏。最后结合生产实际，提出多方面的优化策略和应对措施。
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引　言

催化裂化装置分馏系统的顶循 - 除盐水换热器是维持全塔热量平衡的核心设备。然而，该换热

器在长期运行过程中，受工艺条件变化、介质特性等因素影响，易造成腐蚀、内漏等问题的出现，

不仅降低设备使用寿命，还可能引发安全事故，影响装置的正常生产 [1]。

某炼厂 280 万吨 / 年重油催化裂化装置分馏塔顶循 - 除盐水换热器 E1208B（U 型管式，壳程材

质 16MnR，管程材质 10# 钢）自 2019 年 4 月管束更新后于 2025 年 2 月首次发生内漏，通过对装置

大检修前后工艺条件变化换热器管束坑蚀、孔蚀等现象和涡流扫查结检测结果分析，确定该换热器

内漏原因为壳程侧（顶循油）腐蚀导致的管束穿孔。结合换热器腐蚀产物 X 射线荧光光谱元素组成

分析结果，系统解析其腐蚀机理为 H
2
S-HCl-H

2
O 酸性腐蚀和 NH

4
Cl、FeS 垢下腐蚀的协同作用。腐蚀

产物在换热器壳程线速过低位置沉积，进一步加剧了垢下电化学腐蚀。基于此提出分馏塔顶温优化

控制、提高顶循换热器壳程线速等综合措施，有效降低腐蚀风险，保障装置安全稳定运行，可为同

类设备工艺条件把控和防腐设计要求提供理论依据。

1 顶循 - 除盐水换热器概况

1.1 分馏塔顶循环回流流程

如图 1 所示，顶循回流自分馏塔（T1201）第 4 层抽出由顶循环油泵（P1204AB）升压，先后
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经顶循环油 - 热水换热器（E1205A-D）、顶循环油 - 除盐水换热器（E1208AB）、顶循环油 - 循环

水换热器（E1214AB），温度降到 85 ℃后返回分馏塔第 1 层，通过三通阀开度和循环量实现塔顶

温度的调控。

图 1 分馏塔顶循流程图及相关参数（大检修后）

1.2 顶循 -除盐水换热器相关参数

顶循 - 除盐水换热器 E1208AB 两台并联运行。E1208B 壳体建造日期为 2000 年 7 月，投用后于

2019 年 4 月对管束进行更换，该设备和工艺条件如下表 1 所示。

表 1 顶循 -除盐水换热器 E1208B 相关参数表

管程 壳程

材质 10# 碳钢 16MnR

介质 除盐水 顶循油

操作温度 38-70 80-110

设计温度 200 200

操作压力 0.55 1.14

设计压力 2.5 2.5

管束数量 856 /

设备型号 BIU1200-2.5/2.5-395-6/25-4II B=450

结构形式 U型管式

1.3 顶循 -除盐水换热器泄漏情况

2025 年 2 月 8日在运换热器 E1208B 自管束更换至今首次发生内漏现象，切除吹扫，抽出管束，

检查情况如下（见图 2）：

（1）管程管箱仅存在少量褐色、黑色屑状垢物，管板和管箱未发现明显腐蚀情况。

（2）壳程筒体内存在较大量褐色、黑色屑状污泥，管束整体附着较大量褐色、黑色颗粒状垢物（图 

2a 和 b），以 U 型管束中下程附着较为严重。经高压水冲洗后，管束外壁存在较大面积不规则坑蚀

现象（图 2c）；此外，位于 U 型管束下部最后一排一根换热管存在两处贯穿砂眼（如图 2d 右下

部区域放大箭头标记处所示），经打压确认仅存在该处单管泄漏情况。
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图 2 顶循 -除盐水换热器 E1208B 管束抽出检查情况

1.4 顶循 -除盐水换热器管束涡流扫查结果

在 2024 年大检修期间，曾对换热器 E1208B 抽检 42 根管束（不包含本次泄漏管束，如图 3a 红

色圈内 10 号位置管束）进行涡流扫查，管壁磨损均在 30 % 以下（如图 3a）。本次泄漏发生后，

对管壁外杂物附着较为严重的下部5排管束全部进行涡流扫查检测，上部管束进行抽检。结果显示：

共计抽查 95 根管，其中减薄 20 % 以上的管计 51 根，占比 54 %；减薄 30 % ~ 40 % 的管计 5根，

占比 5 %；减薄 40 % 以上管计 4 根，占比 4 %。经分析评估，对泄漏管及减薄超过 30 % 管束全部

进行封堵。

图 3（a）顶循 -除盐水换热器 2024 年大检修期间涡流扫查检测结果分布；（b）顶循 -除盐水换热器本次检修涡流

扫查检测示意图
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2 泄漏原因分析

如前所述，顶循-除盐水换热器E1208B泄漏点附近的坑蚀现象（图2c）、孔蚀现象（2处贯穿砂眼，

图 2d）和涡流扫查结果显示的管束减薄情况（图 3b），证实该换热器内漏多为腐蚀所致 [2,3]。考虑

到 2024 年 7 月大检修以前顶循 - 除盐水换热器 E1208B 已经稳定运行 5 年，且涡流扫查结果显示几

乎无严重减薄现象（图 3a），而大检修后仅半年内却发生了腐蚀泄漏，这说明腐蚀诱因很可能来

自于大检修后工况的变化。

表 2 汇总了大检修前后装置关键工艺参数和顶循腐蚀情况的对比。可以看出，大检修前后原

料中 S、N、Cl 含量变化不大，S 含量甚至更低，而催化裂化顶循腐蚀通常是由这几种物质构成的

H
2
S-HCl-H

2
O 酸性腐蚀体系引发 [4,5]。分馏塔顶温度和顶循抽出 / 返塔温度以及换热器壳程线速变化

幅度较大，可能为导致换热器腐蚀泄漏的主因，从以下三个角度进行分析。

表 2 大检修前后关键工艺参数及顶循腐蚀情况对比

2024 年大检修前 2024 年大检修后

原料 S含量（wt%） 0.39 0.27

原料 N含量（mg/kg） 1716 1723

原料 Cl 含量（mg NaCl/L） 0.46 0.43

分馏塔顶温度（℃） 114 103

汽油终馏点（℃） 204 185

顶循抽出温度（℃） 120-130 155

顶循返塔温度（℃） 55 85

E1208B 壳程线速（m/s） 0.7 0.4

顶循设计流量（t/h） 830（顶循段填料） 585（顶循段塔盘）

顶循控制流量（t/h） 550 700

顶循三通阀开度（%） 100 50

顶循腐蚀情况 腐蚀情况较好，无腐蚀泄漏情况 腐蚀速率增加，腐蚀泄漏问题产生

E1208B 管束腐蚀情况
大检修期间检查管束无明显腐蚀现

象，涡流扫查减薄情况见上图 3a

管束整体坑蚀，出现减薄超 40% 以上

管束和单管漏点，涡流扫查减薄情况

见上图 3b

2.1 分馏塔顶温低位控制影响

大检修后，为压减汽油收率，装置分馏塔顶温控制由 114 ℃降至 103 ℃左右，不满足高于塔

顶露点（93 ℃）14 ℃以上的工艺防腐导则要求 [6]。导致顶循抽出管线自 2024 年 12 月初以来出现

较长时间段的腐蚀速率超标（减薄率超过 0.2 mm/a）预警，后续车间摸索顶温与顶循腐蚀情况关联

情况，发现顶温由103 ℃提高至104 ℃，腐蚀速率可由0.3-0.6 mm/a降低至0.15 mm/a左右（图 4）。

分馏塔顶温控制 106.5 ℃，顶循腐蚀速率则进一步降低至 0.1 mm/a 左右。通过对分馏塔顶循腐蚀

速率与顶温变化对应关系的分析来看，分馏塔顶温的提高，对顶循段的腐蚀可起到缓解作用。

图 4 顶循腐蚀速率与分馏塔顶温变化对应关系图
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2.2 分馏塔总体温位提高影响

由表 2，大检修后顶循抽出温度和返塔温度均有大幅提高，增幅分别为 25 ℃和 30 ℃。主要

原因为大检修前分馏塔气液相传热传质差，顶循热负荷大，需要打入大量冷回流以控制汽油成绩，

导致顶循段抽出和返塔温度较低。检修前全塔温位下移，导致本应产生在塔顶的 H
2
S-H

2
O-HCl 腐蚀

体系下移到了柴油抽出段，造成了柴油抽出管线、柴油抽出斗腐蚀严重；而顶循段由于大量凝结水

产生，稀释了腐蚀产物，腐蚀情况反而有一定缓解。应对柴油段腐蚀的主要手段为材质升级（由碳

钢升级为 304），包括柴油抽出塔盘、降液板等塔内件及轻柴抽出管线。此外，由于轻柴油汽提塔

的蒸汽稀释和降低分压的作用，汽提塔后管线及换热器未见明显腐蚀现象。大检修后由于分馏塔传

质传热效果改善，冷回流停运，分馏塔总体温位提高，腐蚀部位由柴油段上移至顶循段。

2.3 换热器壳程线速的影响

2024 年装置大检修对分馏塔进行改造，一中集油箱及以上 17 层由填料改为塔盘，顶循段由填

料改为四溢流固阀塔盘。由于填料塔内部填充的规则或不规则填料，其具有更大的传质传热面积，

且气液相在塔内连续接触，传质推动力较大，传质传热效果优于塔盘，取热效率较高，设计顶循量

较大（由表 2，830t/h）。但由于检修前分馏塔顶打入大量冷回流，导致轻组分压入顶循泵入口抽

空，顶循量 550t/h 低位控制。分馏塔塔盘改造后，全塔取热量降低，顶循设计量为 585t/h，但目

前为 700t/h 高位控制，原因为控制汽油收率，压汽油终馏点，如降低顶循量，需降低返塔温度控

制产品质量，则会进一步加速设备管线腐蚀。

线速也是影响换热器腐蚀产物沉积的重要参数。根据表2大检修前后顶循量及三通阀开度变化，

通过如下所示的《换热器原理及设计》一书中多诺霍（Donohue）经验公式 [15] 计算得到大检修前

后换热器 E1208B 的线速分别为 0.7m/s 和 0.4 m/s 左右。根据下表 3《石油化学工程原理》提供的

不同黏度流体在换热器内流速范围，重油催化裂化装置分馏塔顶循（100℃动力黏度约 3mPa・s 至

10mPa・s  ，属低粘度油）换热器壳程流速建议控制在 0.4-1.8 m/s[16]。可见，大检修后顶循换热

器壳程流速偏低，过低的流速会加剧腐蚀产物的积结成垢，进而吸附更多酸性物质和水分，从而加

剧垢下腐蚀作用。

式中，u
s
为流速，m/s；W

s
为壳程流体质量流量，48.6 kg/s；ρ 为流体密度，800 kg/m3；β

为校正系数，与折流板拱高和壳内径有关，β = 0.154；D
s
为壳内径，m；N

t
为折流板圆缺弓形面

中的管子数，167根；d
o
为管外径，0.025 m；B为折流板间距，0.45 m；P

t
为管中心距离，0.032 m。

表 3 不同黏度流体换热器壳程流速范围

液体粘度 /mPa・s 流速范围 /m・s-1

<1 0.4-2.4

1-35 0.4-1.8

35-100 0.3-1.5

100-500 0.3-1.1

500-1000 0.3-0.75

>1500 0.3-0.6

3 腐蚀机理

一般来讲，催化裂化分馏塔低温部位的腐蚀主要是 H
2
S-HCl-H

2
O 酸性腐蚀环境以及 NH

4
Cl-FeS
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垢下腐蚀体系所致 [7–9]。

3.1 酸性环境腐蚀

通过 X 射线荧光光谱对换热器壳程（管束外壁附着）垢物元素组成进行分析。从垢样分析结果

表 4 来看，垢中存在较多的 Fe
2
O
3
、SO

3
，其主要来源为腐蚀产物 FeS 被空气和水蒸气氧化 [11]，而

FeS 的来源主要是 Fe 在 H
2
S 中发生的酸性腐蚀。少量 Cl 元素证明了 HCl 腐蚀环境的存在。尽管换

热器管束表面的 Fe 被腐蚀转化 FeS 后会形成致密保护膜，但 HCl 会破坏 FeS 膜，故 H
2
S-HCl-H

2
O 协

同腐蚀作用加速了设备的腐蚀速率。

如前所述，大检修后分馏塔顶温度处靠近塔顶露点温度的低位控制，顶循段含水量增大；而

E1208B 处壳程顶循油温度约 80-110 ℃，顶循带水且不断冷凝，从而加速气相中 HC1 和 H
2
S 溶解，

液相腐蚀环境中 HC1 和 H
2
S 浓度升高，形成 H

2
S-HCl-H

2
O 酸性腐蚀机理 [10.12]，最终导致换热器管束

的减薄腐蚀。

表 4 换热器 E1208B 壳程垢样元素分析结果

序号 组分 单位 数值

1 MgO wt% 0.69

2 Al2O3 wt% 1.10

3 SiO2 wt% 1.62

4 P2O5 wt% 0.06

5 SO3 wt% 40.95

6 Cl wt% 1.35

7 MnO wt% 0.44

8 Fe2O3 wt% 52.53

9 NiO wt% 0.02

10 CuO wt% 0.02

11 ZnO wt% 0.05

12 C wt% 1.40

13 H wt% 1.90

14 N wt% ＜ 0.50

3.2 垢下腐蚀

结合图 2c 中大面积点蚀、坑蚀和贯穿砂眼孔的情况可推测存在垢下腐蚀机理 [12,13]。NH
4
Cl 是

由原料中含氮化合物和含氯化合物产生的 NH
3
和 HCl 在酸性环境下反应生成。顶循换热器 E1208B

中操作温度远低于 NH
4
Cl 的分解温度（337.8 ℃），因此铵盐较为稳定且极易吸潮结块，从而促进

NH
4
Cl 结盐。在生成 FeS 和被 HCl 不断破坏的循环中，FeS 垢层也逐步形成疏松多孔的层结构。

NH4Cl 和 FeS 垢层与 Fe 金属基体之间存在电位差，在酸性环境中，Fe 作为阳极失去电子发生

氧化反应，垢层下溶液中的 H+ 在阴极得到电子被还原成 H2，从而形成电化学腐蚀机理。阴极反应

的持续进行，最终加速了垢下阳极金属的腐蚀，垢下介质因 H ⁺、Cl ⁻、S² ⁻等离子的持续积累而 pH

值降低，形成闭塞电池效应从而加剧了金属溶解 [14]。

综上，对顶循换热器内漏原因和腐蚀机理进行关联汇总分析如下图 5。
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图 5 内漏原因和腐蚀机理内在联系

4 应对措施

4.1 优化分馏塔顶操作温度

从腐蚀速率和操作条件变化来看，为保证顶循腐蚀情况不进一步恶化，分馏塔顶温应严格按照

工艺防腐导则要求控制高于露点温度 14 ℃以上，进一步降低腐蚀速率至 0.05 mm/a 以内，降低顶

循段含水量和腐蚀介质浓度，最大化降低腐蚀泄漏风险。

4.2 提高顶循换热器线速

分馏塔塔盘形式改造后，顶循量应在控制不低于 700 t/h 的情况下（尽量高位控制），可考虑

将顶循 - 除盐水换热器由 2 台并联运行变更为单台运行，同时适当降低热水、循环水与顶循油换热

量，保证顶循三通阀在 80 % 以上，增加顶循 -除盐水换热器壳程线速（预计可达 1.3 m/s 左右），

减少壳程腐蚀产物在管束沉积形成垢层。

5 效果验证

装置采取优化分馏塔顶操作温度及提高顶循换热器线速两项应对措施后，截至目前未发现顶循-

除盐水换热器再次内漏情况，顶循段腐蚀速率持续在 0.01% 以下。分别应用红外热成像仪及超声波

检测仪对顶循 - 除盐水换热器进行外部检测，分析措施采取前后（换热器检修后一个半月）换热器

结垢情况，未发现明显变化，防腐蚀泄漏效果明显。
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