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摘要:对 ＲＳＶ 工艺的流程特性进行研究ꎬ重点分析了外输干气回流比、低温分离器气相分流比以及脱甲烷塔操作压力对乙

烷回收率以及装置系统能耗的影响ꎮ 研究表明ꎬ增大外输干气的回流量、适当提高分离器气相的分流比以及降低脱甲烷塔操作
压力能有效提高乙烷回收率ꎮ 通过对 ＲＳＶ 工艺的气质适应性分析发现ꎬ该流程对不同气质的原料气适应性都较好ꎬ乙烷回收
率都能达 ８７％以上ꎬ丙烷回收率均达 ９９􀆰 ９９％ꎮ
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　 　 天然气中除甲烷外ꎬ一般还含有一定量的乙烷、
丙烷以及更重的烃类组分ꎮ 对天然气凝液进行回

收ꎬ一方面可以控制天然气的烃露点以达到商品气

质量指标ꎬ避免在管输过程中出现气液两相流动ꎻ另
一方面ꎬ回收的乙烷、液化石油气和稳定轻烃等产品

可用作燃料和化工原料[１]ꎮ 石油化学工业的龙

头———乙烯ꎬ就是用天然气凝液作为裂解原料发展

起来的ꎮ 乙烷作为裂解原料具有成本低、收率高和

生产装置稳定性强的优点[２]ꎮ 近年来ꎬ我国坚持乙

烯原料轻质化和优质化ꎬ合理利用国内凝析气田原

料气中丰富的乙烷资源ꎬ裂解原料优化对实现乙烯

工业快速发展具有重要的意义ꎮ

１　 国内外乙烷回收工艺

目前ꎬ国内天然气凝液回收装置主要回收丙烷ꎬ
仅有少数装置回收乙烷产品ꎬ包括大庆油田、中原油

田和辽河油田已建有天然气深冷回收装置[ ３－４ ]ꎮ 但

与国外相比ꎬ国内天然气乙烷回收技术仍存在一定

的差距ꎬ为实现扩大生产规模、提高产品回收率、降
低装置能耗和加强系统热集成的技术目标ꎬ对国外

先进乙烷回收工艺技术进行研究ꎮ

国外的乙烷回收装置主要采用膨胀机制冷、冷
剂制冷＋膨胀机制冷的低温分离工艺ꎬ针对不同的

气质和工况ꎬ以提高乙烷回收率、降低系统能耗为目

标开发了多种乙烷回收新工艺ꎮ 部分干气再循环工

艺(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒꎬＲＳＶ)是美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司于 ２０
世纪 ９０ 年代末在 ＧＳＰ 工艺的基础上提出的一种高

效乙烷回收工艺ꎮ 该工艺凭借自身在乙烷回收率、
操作灵活性和经济效益上的优势ꎬ已在国外得到广

泛应用ꎬ部分 ＲＳＶ 工艺应用情况如表 １ 所示[５]ꎮ
表 １　 ＲＳＶ 工艺在国外的部分应用情况

处理厂
处理量 /

(万 ｍ３􀅰ｄ－１)

建设

时间

美国 Ｅｎａｂｌｅ Ｍｉｄｓｔｒｅａｍ Ｗｉｌｄｈｏｒｓｅ ＮＧＬ
　 Ｒｅｃｏｖｅｒｙ Ｐｌａｎｔ

５７０ ２０１５ 年

巴西 Ｃｏｍｐｅｒｊ ＮＧＬ Ｒｅｃｏｖｅｒｙ Ｐｌａｎｔ １０００ ２０１４ 年

加拿大 Ｓａｔｕｒｎ Ⅱ Ｇａｓ Ｐｌａｎｔ ５７０ ２０１３ 年

乌兹别克斯坦 ＵＧＣＣ Ｐｒｏｊｅｃｔ １３５０ ２０１２ 年

玻利维亚 Ｇｒａｎ Ｃｈａｃｏ ＮＧＬ Ｐｌａｎｔ Ｔｒ１ １５００ ２０１２ 年

美国 ＭｉｄＭａｒ Ｐｌａｎｔ Ｎｏ􀆰 ３ ２７０ ２０１２ 年

加拿大 Ｓａｔｕｒｎ Ｇａｓ Ｐｌａｎｔ ５７０ ２０１１ 年
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续表

处理厂
处理量 /

(万 ｍ３􀅰ｄ－１)

建设

时间

美国 Ｂｌａｃｋｓ Ｆｏｒｋ Ｔｒａｉｎ ２ ＮＧＬ Ｒｅｃｏｖｒｅｙ Ｐｌａｎｔ １０００ ２０１０ 年

阿布达比酋长国 ＧＡＳＣＯ ＳＧＤ Ｒｅｃｏｖｅｒｙ
　 Ｕｎｉｔ Ｔｒａｉｎ １

９５０ ２００８ 年

泰国 ＧＳＰ－６ １９００ ２００６ 年

为实现我国油气田的高效开发ꎬ提高油气资源

的有效利用率ꎬ以提高乙烷产品回收率、降低装置单

位能耗为目标ꎬ对 ＲＳＶ 乙烷工艺的流程特征进行研

究ꎬ通过模拟分析该工艺对原料气气质变化的适应

情况ꎬ为我国乙烷回收装置的多样化设计提供参考ꎮ

２　 ＲＳＶ 乙烷回收流程

ＲＳＶ 工艺在气体过冷工艺(ｇａｓ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄｐｒｏｃｅｓｓꎬ
ＧＳＰ)的基础上将压缩后的部分外输干气冷凝并节

流作为回流送入脱甲烷塔顶部ꎮ 回流的外输干气不

断吸收气相中的乙烷及更重烃类组分ꎬ最大限度地

减少乙烷和较重组分从塔顶的损失[６]ꎮ 该工艺适

用于压力大于 ４􀆰 ０ ＭＰａ 的原料气ꎬ乙烷回收率高且

投资较低ꎬ对原料气气质适应性较强[７]ꎮ ＲＳＶ 工艺

流程如图 １ 所示ꎮ

１—原料气换热器ꎻ２—低温分离器ꎻ３—透平膨胀机组ꎻ
４—塔顶换热器ꎻ５—脱甲烷塔ꎻ６—外输气压缩机

图 １　 ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程图

ＲＳＶ 工艺采用外输干气回流的设计ꎬ可以使乙

烷收率达到超高的水平( >９６％)ꎮ 同时ꎬ干气回流

使流程在脱甲烷塔的操作压力较高的情况下仍有高

乙烷收率ꎬ从而为脱甲烷塔提供一个更大的 ＣＯ２ 冻

堵裕量ꎬ降低塔顶几块塔板处形成 ＣＯ２ 固体的可能

性ꎮ 在较高的操作压力下ꎬ与 ＧＳＰ 工艺相比ꎬＲＳＶ
有能力处理 ＣＯ２ 含量更高的气体[８]ꎮ ＲＳＶ 乙烷回

收工艺的特点有:①操作灵活ꎬ回收率高ꎬ丙烷收率

能超过 ９８％ꎬ乙烷收率能超过 ９６％ꎻ②脱甲烷塔压

力设置范围大ꎬ有能力处理 ＣＯ２ 含量较高的原料

气ꎻ③装置适应性强ꎬ可以在偏离设计流量的工况下

运行ꎬ并保证产品的高回收率ꎻ④装置改造成本低ꎬ
通过增加脱甲烷塔顶部的干气回流ꎬＧＳＰ 工艺可以

直接转换为 ＲＳＶ 工艺ꎮ

３　 ＲＳＶ 乙烷工艺流程特性分析

与传统乙烷回收工艺相比ꎬＲＳＶ 工艺的最大特

点在于增加了一股“回流”的外输干气作为脱甲烷

塔顶进料ꎬ其次低温分离器气相分流比、脱甲烷塔操

作压力也是该流程的关键性因素ꎮ 本文中采用

Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对 ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程进行

模拟ꎬ分析这些因素对乙烷回收率和主体装置单位

能 耗 的 影 响ꎮ 原 料 气 进 处 理 装 置 的 压 力 为

６􀆰 ０ ＭＰａꎬ温度为 ３０℃ꎬ处理量为 ３５０×１０４ ｍ３ / ｄꎮ 外

输干气压力为 ６􀆰 ０ ＭＰａꎮ 气质组成如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 原料气组成 ％

组分 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４

摩尔分数 １􀆰 ０２ ０􀆰 ３５ ８８􀆰 ２９ ７􀆰 ４１ １􀆰 ５０ ０􀆰 ３０

组分 ｎＣ４ ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６ Ｃ７＋

摩尔分数 ０􀆰 ３１ ０􀆰 １３ ０􀆰 ０９ ０􀆰 １５ ０􀆰 ４５

３􀆰 １　 外输干气回流比的影响

图 ２ 为乙烷收率及主体装置单位能耗随外输干

气回流比的变化曲线ꎮ 由图可知ꎬ通过增加外输干

气的回流比ꎬＲＳＶ 工艺能够获得超高的乙烷回收率

(>９６％)ꎮ 这是因为ꎬ随着外输干气回流比的不断

增大ꎬ脱甲烷塔顶回流量也越来越大ꎬ这股进料几乎

是纯甲烷ꎬ对塔内逆流而上的气相进行精馏ꎬ不断吸

收气相中的乙烷及更重烃类组分ꎬ大幅提高乙烷回

收率ꎮ 但是ꎬ外输干气回流量的增加也会造成进入

外输压缩机的气体流量增大ꎬ外输压缩机的轴功率

随之增加ꎬ导致主体装置单位能耗不断增大ꎮ 由此

可以得出ꎬ通过调节外输干气回流比ꎬＲＳＶ 工艺可

　 　 　 　 　 　 　

１—乙烷回收率ꎻ２—主体装置单位能耗

图 ２　 乙烷回收率及主体装置单位能耗

随外输干气回流比的变化曲线
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以达到超高的凝液产品回收率ꎬ但是高回收率也伴

随着高能耗需求ꎮ
３􀆰 ２　 低温分离器气相分流比的影响

从 ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程图中看出ꎬ低温分离

器部分气相不进入膨胀机而是在节流过冷后直接送

入脱甲烷塔上部ꎬ减少膨胀机进料量能提高乙烷回

收装置的处理能力ꎬ从而增强装置对原料气处理量

的适应性[９]ꎮ 图 ３ 为乙烷收率及主体装置单位能耗

随低温分离器气相分流比的变化曲线ꎮ 由图 ３ 可

知ꎬ增加过冷气相的比例可以显著提高乙烷回收率ꎬ
随着分离器过冷气相的比例不断增大ꎬ乙烷收率先

不断上升ꎬ在分流比达到 １６􀆰 ６％时乙烷收率达到最

大ꎬ为 ９６􀆰 ０％ꎮ 但是ꎬ再进一步增大气相分流比时ꎬ
乙烷收率反而逐渐下降了ꎮ 这是因为ꎬ进入脱甲烷

塔上部的过冷气相中甲烷组分含量高( >８０％)ꎬ能
够吸收塔上部气相中的乙烷及更重烃类组分ꎬ从而

大幅提高乙烷回收率ꎮ 但由于塔顶外输气能提供给

回流气相和过冷气相的冷量是有限的ꎬ过大的分流

比造成过冷气相的入塔温度上升ꎬ导致这股物流对

塔上部气相中的重烃组分的吸收效果变差ꎬ乙烷回

收率随之下降ꎮ 此外ꎬ随着分流比的不断增大ꎬ膨胀

机组提供给压缩端的轴功率下降了 ３％ꎬ外输气压

缩机轴功率上升了 １􀆰 ２％ꎬ导致主体装置单位能耗

有所上升ꎮ

１—乙烷回收率ꎻ２—主体装置单位能耗

图 ３　 乙烷收率及主体装置单位能耗

随低温分离器气相分流比的变化曲线

３􀆰 ３　 脱甲烷塔操作压力的影响

图 ４ 为乙烷收率及主体装置单位能耗随脱甲烷

塔操作压力的变化曲线ꎮ 从图 ４ 中可以看出ꎬ随着

脱甲烷塔操作压力的降低ꎬ乙烷回收率得到了显著

的提高ꎮ 其中ꎬ当塔压低于 ２􀆰 ０ ＭＰａ 时ꎬ乙烷回收

率更是达到了接近 ９９％的超高水平ꎮ 这是因为ꎬ脱
甲烷塔的操作压力越低ꎬ乙烷回收装置通过膨胀机

和节流阀获得的冷量越足ꎬ低温分离器和脱甲烷塔

的温度随之降低ꎬ乙烷回收率不断提高ꎮ 但当脱甲

烷塔压力过低时ꎬ膨胀机的膨胀比过大ꎬ这会造成设

备投资成本增大、系统冷量过剩、脱甲烷塔底重沸器

负荷大和系统能耗显著增加等问题ꎮ 另一方面ꎬ当
脱甲烷塔操作压力太高ꎬ脱甲烷塔塔底气液两相焓

值接近ꎬ引起它们的热力学性质相似ꎬ导致气液分离

效率变差ꎬ造成乙烷回收率明显下降ꎮ 此外ꎬ脱甲烷

塔的压力升高带来塔顶外输干气的压力随之升高ꎬ
引起外输气压缩机的轴功率大幅下降ꎬ塔压从

１􀆰 ９ ＭＰａ 升至 ２􀆰 ７ ＭＰａ 的过程中ꎬ干气外输压缩功

率降低了 ３９􀆰 ７％ꎬ从而致使主体装置单位能耗也大

幅下降ꎮ 由此可以得出ꎬ应根据气质情况将脱甲烷

塔的操作压力控制在一定范围内ꎬ一般为 １􀆰 ３８ ~
２􀆰 ７６ ＭＰａ[１０]ꎮ

１—乙烷回收率ꎻ２—主体装置单位能耗

图 ４　 乙烷收率及主体装置单位能耗

随脱甲烷塔操作压力的变化曲线

４　 ＲＳＶ 工艺对不同气质的适应性分析

为了研究气质组成对 ＲＳＶ 乙烷回收工艺的影

响ꎬ由贫至富选择 ５ 组不同的原料气气质进行模拟

分析ꎮ 原料气的进气压力为 ６􀆰 ０ ＭＰａꎬ温度为 ３０℃ꎬ
处 理 量 为 ６００ × １０４ ｍ３ / ｄꎮ 外 输 干 气 压 力 为

５􀆰 ０ ＭＰａꎮ 气质组成如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 ５ 种原料气气质组成(摩尔分数) ％

原料气气质 １ ２ ３ ４ ５

Ｎ２ １􀆰 ４３ １􀆰 ０２ ０􀆰 ９２ ０􀆰 １５ ０􀆰 １８

ＣＯ２ ０􀆰 ９０ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３７ １􀆰 ５７ １􀆰 ６４

Ｃ１ ８９􀆰 ２４ ８８􀆰 ５６ ８６􀆰 ５６ ８１􀆰 １４ ７６􀆰 ５９

Ｃ２ ６􀆰 ２９ ７􀆰 ４１ ７􀆰 ２６ ９􀆰 ５２ ９􀆰 １９

Ｃ３ １􀆰 ３９ １􀆰 ４９ ３􀆰 １２ ４􀆰 ４５ ６􀆰 ７８

ｉＣ４ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ６４ ０􀆰 ８０ １􀆰 ８７

ｎＣ４ ０􀆰 ２７ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ５９ １􀆰 ３９ ２􀆰 ５５

ｉＣ５ ０􀆰 ０８ ０􀆰 １２ ０􀆰 １２ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ５７

ｎＣ５ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ４２

Ｃ６ ０􀆰 ０５ ０􀆰 １３ ０􀆰 １０ ０􀆰 ３９ ０􀆰 １５

Ｃ７＋ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ２４ ０􀆰 ２４ ０􀆰 １２ ０􀆰 ０４

􀅰３８１􀅰
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　 　 通过 ５ 种不同贫富的气质对 ＲＳＶ 流程进行模

拟计算ꎬ控制合理的流程关键参数(包括外输干气

回流比、低温分离器气相分流比以及脱甲烷塔操作

压力)以保证流程获得不同气质下的最高乙烷回收

率ꎬ模拟结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 不同气质下的 ＲＳＶ 流程主要模拟参数

原料气气质 １ ２ ３ ４ ５

外输干气回流比 ０􀆰 １３５ ０􀆰 １４５ ０􀆰 １５０ ０􀆰 １５５ ０􀆰 １７０

低温分离器温度 / ℃ －４１􀆰 ０２３ －３９􀆰 ３０ －３７􀆰 ００ －３６􀆰 ００ －３３􀆰 ５０

低温分离器气相分流比 ０􀆰 １７３ ０􀆰 １６０ ０􀆰 １５０ ０􀆰 １２５ ０􀆰 １０３

脱甲烷塔塔压 / ＭＰａ ２􀆰 ３０ ２􀆰 ２０ ２􀆰 １０ １􀆰 ９０ １􀆰 ８０

脱乙烷塔重沸器能耗 / ｋＷ ４１４９ ４８５０ ４９４３ ７２４４ ７８８６

脱丁烷塔重沸器能耗 / ｋＷ １５０５ １６１４ ３４４０ ５５６７ ９６０２

丙烷制冷压缩机功率 / ｋＷ １０６２􀆰 ５ １２９５􀆰 ５ １９２１􀆰 ３ ３１５６􀆰 ５ ４５０９􀆰 ５

外输气压缩机能耗 / ｋＷ ６５８７ ７０７１ ７１８８ ８３３２ ８３７１

乙烷回收率 / ％ ９５􀆰 ８２ ９３􀆰 ７８ ９１􀆰 ５８ ８９􀆰 ８７ ８７􀆰 ７０

丙烷回收率 / ％ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９９

装置综合能耗 /

　 (１０６ＭＪ􀅰ａ－１)

１０４３􀆰 ９７ １１５２􀆰 ２６ １３０４􀆰 ７０ １７２８􀆰 ９３ ２０５５􀆰 ０３

　 　 注:装置综合能耗主要包括脱乙烷塔和脱丁烷塔重沸器能耗、
外输气压缩机、丙烷制冷压缩机及泵功耗ꎮ

从表 ４ 中数据分析可得ꎬＲＳＶ 乙烷回收工艺对

不同贫富的原料气适应性都较好ꎬ乙烷回收率都能

达 ８７％以上ꎬ丙烷回收率均达 ９９􀆰 ９９％ꎮ 随着原料

气气质逐渐变富ꎬ低温分离器气相流量逐渐减小ꎬ
ＲＳＶ 流程通过膨胀机获得的冷量随之减小ꎮ 此时ꎬ
为了获得较高的乙烷回收率就必须增加外输干气回

流比、增加丙烷制冷压缩机功率以及降低脱甲烷塔

操作压力以获得更多的系统冷量ꎬ这势必会带来装

置综合能耗的增加ꎮ 由图 ５ 可以看出ꎬ原料气气质

直接影响 ＲＳＶ 工艺能够达到的最大乙烷回收率ꎬ若
气质越贫ꎬ越容易得到更高的乙烷回收率ꎬ且装置综

合能耗越低ꎮ

１—乙烷回收率ꎻ２—主体装置单位能耗

图 ５　 乙烷收率及主体装置综合能耗

随原料气气质的变化曲线

５　 结论

通过对 ＲＳＶ 乙烷回收工艺的研究ꎬ可以得出以

下几个结论ꎮ
(１)ＲＳＶ 工艺的特点是通过将压缩后的外输干

气“分流”ꎬ利用部分干气冷凝节流后作为脱甲烷塔

顶回流ꎮ 这股回流物能够对塔内逆流而上的气相进

行精馏ꎬ不断吸收气相中的乙烷及更重烃类组分ꎬ从
而大幅提高乙烷回收率ꎮ

(２)通过对 ＲＳＶ 的流程特性分析ꎬ适当地增加

外输干气回流量和低温分离器气相分流比ꎬ以及降

低脱甲烷塔操作压力均可以有效提高乙烷回收率ꎮ
通过调节流程关键参数ꎬＲＳＶ 工艺可以达到超高的

乙烷回收率( >９６％)ꎬ但是高回收率也伴随着高能

耗需求ꎮ
(３)通过对 ＲＳＶ 工艺的适应性分析ꎬＲＳＶ 流程

在不同贫富的气质条件下均能达到较高的乙烷回收

率ꎬ工艺对原料气的适应性较强ꎬ是一种乙烷回收率

高、适应范围广的高效乙烷回收流程ꎮ
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