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摘要:针对吸收稳定系统“干气不干”、液化气收率低的问题ꎬ通过分析现有工艺存在的问题ꎬ提出了解吸塔再平衡工艺技

术ꎬ并进行了模拟计算和水力学分析ꎬ验证了工艺技术的可行性ꎮ 研究表明ꎬ新工艺技术可降低干气中 Ｃ＋
３ 组分体积分数ꎬ提高

液化气收率ꎬ经济效益显著ꎮ
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　 　 吸收稳定系统是催化裂化、延迟焦化装置的后

继处理单元[１]ꎮ 其主要目的是利用吸收和精馏原

理[２]将分馏塔塔顶油气分离器得到的富气和粗汽

油分离成干气(Ｃ２ 以下)、液化气(Ｃ３、Ｃ４)和蒸气压

合格的稳定汽油ꎬ主要由吸收塔、解吸塔、稳定塔、再
吸收塔构成[３]ꎮ 近年来ꎬ由于以丙烯、丁烯为原料

的低碳化工[４] 的快速发展以及民用液化气需求量

的增加ꎬ吸收稳定系统在炼油厂的重要性日益突出ꎬ
已成为炼油厂提高经济效益的重要单元ꎮ 为此ꎬ本
文中提出一种吸收稳定新技术ꎬ以实现降低焦化干

气中≥Ｃ３ 组分含量、增产液化气的目的ꎮ

１　 技术发展

２０ 世纪五六十年代ꎬ国内吸收稳定系统的流程

均为“单塔流程”ꎬ即吸收和解吸在一个塔内进行ꎮ
从图 １[５]可以知道ꎬ单塔流程吸收过程的底部为解

吸过程的顶部ꎬ富吸收汽油直接进入解吸段ꎬ解吸气

直接上升进入吸收段ꎮ 由于吸收和解吸是 ２ 个完全

相反的过程ꎬ吸收解吸塔工艺条件很难同时满足 ２
个过程ꎬ塔顶干气和塔底脱乙烷汽油也很难同时满

足质量要求ꎮ 因此ꎬ单塔流程的缺点是塔顶干气和

塔底脱乙烷汽油的质量都较差ꎬ干气中 Ｃ３ 以上组分

含量高ꎬ脱乙烷汽油中 Ｃ２ 组分含量高ꎮ

图 １　 吸收稳定系统单塔流程

国内在 ２０ 世纪 ７０ 年代开始采用双塔流程ꎬ如
图 ２ 所示ꎮ 吸收和解吸过程分别在 ２ 个单独的塔内

进行ꎬ大部分的单塔流程都改造成了双塔流程[６]ꎮ
采用双塔流程ꎬ解吸塔的操作方式对系统运行有很

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 吸收稳定系统双塔流程
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大影响ꎮ 解吸塔过度解吸(乙烷解吸率为 １００％ꎬ且
Ｃ３、Ｃ４ 组分也大量解吸)会使大量的 Ｃ３ 组分在富气

平衡罐、吸收塔和解吸塔之间循环ꎬ导致吸收塔和解

吸塔的操作负荷增大ꎮ 因此应当控制脱乙烷汽油乙

烷的解吸率ꎬ以避免解吸塔的过度解吸ꎮ
近年来ꎬ围绕降低能耗、降低干气中 Ｃ３ 以上组

分含量、提高高附加值组分收率ꎬ国内外学者对吸收

稳定系统进行了大量的研究ꎮ 在“双塔流程”的基

础上又开发了许多新的流程ꎮ 天津大学隋红等[７]

提出在吸收塔塔顶增加一套预平衡系统ꎬ通过补充

吸收剂和塔顶干气在预平衡罐内再次平衡ꎬ达到减

少装置吸收剂用量ꎬ节约能耗的目的ꎮ 陆恩锡等[８]

针对“双塔流程”能耗高、存在循环物流的缺点ꎬ应
用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件提出了新节能吸收稳定

系统工艺流程ꎮ 采用油吸收脱乙烷塔代替原有的吸

收塔和解吸塔ꎬ可取消原“双塔流程”中富吸收汽油

和解吸气 ２ 股返回物料ꎮ 天津大学孙津生等[９]认为

双塔吸收稳定系统中压缩富气、解吸气和富吸收汽

油混合进入气液平衡罐ꎬ达到一次平衡接触的吸收

效果有限ꎬ提出了一种应用流体接触塔改善接触吸

收效果的工艺流程ꎮ 毛安国等[１０] 针对吸收系统气

液夹带而使干气中 Ｃ３ 以上组分含量较高的问题ꎬ提
出在吸收塔和再吸收塔顶部增加气液混合罐ꎬ通过

气液在罐内混合接触从而达到降低干气中 Ｃ３ 以上

组分含量的目的ꎮ 许多新流程的开发多从实际生产

和经验判断得来ꎬ一般是针对吸收塔和解吸塔开展

的ꎬ主要目的是降低流程能耗或提高产品收率ꎮ

２　 新工艺的提出

研究发现ꎬ造成吸收稳定系统能耗较高的原因

主要在于系统内循环物流量较大ꎬ增加了吸收和精

馏负荷造成系统能耗高ꎬ其中主要的循环物流是大

量解吸气在解吸塔和吸收塔间循环ꎮ 解吸塔是将压

缩富气和吸收塔吸收油经一次平衡后的液相中所含

的<Ｃ２ 组分通过蒸馏从塔底汽油中脱离出来ꎮ 解吸

塔的操作优劣取决于解吸率[１１]ꎬ也就是解吸塔塔顶

解吸气中乙烷含量与进料中含量的比率ꎮ 解吸率增

大ꎬ特别是过解吸会增加整个系统的内循环量ꎬ提高

解吸塔塔底再沸负荷ꎬ从而增大系统能耗ꎮ
现有的工艺流程中解吸气与富气、吸收塔塔底

富吸收油混合进入富气平衡分离罐ꎮ 大量的解吸气

主要是 Ｃ１、Ｃ２ 组分ꎬ降低了平衡罐富气中 Ｃ３、Ｃ４ 组

分及富吸收油中轻烃的分压ꎬ使平衡罐气相组成中

Ｃ３、Ｃ４ 的含量增加ꎬ从而加大了平衡罐气相进入吸

收塔的量ꎬ加大了吸收塔负荷ꎮ 不仅影响了吸收塔

吸收效果ꎬ而且增加了吸收塔能耗ꎻ另一方面吸收塔

气相负荷大ꎬ为了降低富气中液化气含量就需要更

大量的稳定汽油补充吸收剂ꎬ造成大量的稳定汽油

在吸收塔、解吸塔和稳定塔间循环ꎮ 所以吸收稳定

系统能耗的根本在于大量的循环物流ꎬ而降低循环

物流的量根本在于减少一次平衡罐的气相和解吸

气量ꎮ
针对现有技术的不足和现实生产降低能耗的需

要ꎬ新工艺研究将解吸塔适当提压ꎬ设置专门的解吸

气平衡罐ꎬ将解吸气与部分吸收塔底油混合后冷却

进入解吸气平衡罐ꎬ平衡罐气相进入吸收塔底部ꎬ液
相进入解吸塔顶部ꎮ 解吸气平衡罐液相在解吸塔顶

部ꎬ富气平衡罐液相在解吸塔顶部以下ꎮ 分别进入

解吸塔不同的位置ꎬ通过对解吸塔模拟优化和水力

学计算确定不同进料口的理论板ꎮ 工艺流程示意图

如图 ３ 所示ꎮ

１—分馏塔顶气液分离罐ꎻ２—富气ꎻ３—粗汽油ꎻ４—富气压缩机ꎻ
５—富气平衡罐ꎻ６—富气平衡罐气相ꎻ７—吸收塔ꎻ８—解吸塔ꎻ
９—解吸气ꎻ１０—吸收塔底油ꎻ１１—贫气ꎻ１２—再吸收塔ꎻ１３—稳

定塔ꎻ１４—脱乙烷汽油ꎻ１５—补充吸收剂ꎻ１６—解吸气冷凝器ꎻ
１７—解吸气平衡罐ꎻ１８—解吸气平衡罐气相ꎻ１９—解吸气平衡罐

　 　 液相ꎻ２０—富气平衡罐液相ꎻ２１—富气平衡罐液相加热器

图 ３　 吸收稳定系统新工艺流程

３　 研究分析

新工艺流程设置解吸气平衡罐ꎬ使富含 Ｃ３ / Ｃ４

的压缩富气和富含 Ｃ１ / Ｃ２ 的解吸气分别在不同的平

衡罐进行气液平衡ꎮ 在物料组成和流量方面ꎬ一方

面改变了各自平衡罐的气相组分的量ꎬ在总压一定

的情况下ꎬ降低 Ｃ１ / Ｃ２ 气液平衡分压ꎻ另一方面改变

了各自平衡罐的气相组成ꎬ在温度一定的情况下ꎬ升
高了 Ｃ３ / Ｃ４ 气液平衡分压ꎬ双重作用使进入吸收塔

的 Ｃ３ / Ｃ４ 的量大幅减少ꎬ从而降低了吸收塔负荷ꎬ进
而降低吸收油量、降低解吸塔的负荷实现了整个工
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艺的节能ꎮ 与现有技术相比ꎬ新工艺技术通过适当

提高解吸塔操作压力ꎬ设置专门的解吸气平衡罐ꎬ使
解吸气在解吸气平衡罐与吸收油进行再平衡ꎬ有效

控制了进入吸收塔的过解吸量ꎬ优化吸收稳定工艺ꎬ
实现了降低吸收稳定过程能耗和提高液化石油气产

率的双重效果ꎬ具有以下优点ꎮ
(１)通过设置专门的解吸气平衡罐ꎬ避免了解

吸气对富含液化石油气的富气在冷凝后平衡的干

扰ꎬ有利于强化富气平衡效果ꎬ减少平衡后进入吸收

塔的气相量ꎬ降低吸收塔负荷ꎮ 一方面有利于提高

吸收塔吸收率ꎬ另一方面可以减少吸收塔与解吸塔

间的循环量ꎬ降低系统能耗ꎮ
(２)通过解吸气平衡罐对解吸气单独地吸收冷

凝平衡ꎬ有利于将解吸塔中过解吸的液化石油气充

分吸收冷凝下来ꎬ可以大幅降低进入吸收塔气相量ꎬ
降低吸收塔负荷ꎮ

(３)通过控制解吸气平衡罐压力ꎬ在保证塔底

脱乙烷汽油中≤Ｃ２ 轻烃含量质量要求的同时ꎬ尽可

能地减少解吸气中≥Ｃ３ 组分的含量ꎬ降低在解吸塔

和吸收塔间的循环量ꎮ 这不仅有利于降低吸收塔负

荷ꎬ提高吸收效率ꎬ而且大幅降低过程能耗ꎮ
(４)将解吸气平衡罐液相和富气平衡罐液相根

据其中所含轻组分的不同ꎬ分别进入解吸塔不同位

置ꎬ并设置富气平衡罐液相加热器ꎬ有利于强化解吸

效果ꎬ降低解吸塔塔底供热负荷ꎮ

４　 模拟计算

由于吸收稳定进料体系中含有一定浓度的 Ｈ２、
Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ꎬ导致体系呈现非理想性ꎬ选用包含轻组

分二元交互作用参数[１２] 的 ＲＫＳ 热力学方法进行模

拟计算ꎮ 以某石化 ２２０ 万 ｔ / ａ 焦化装置吸收稳定单

元工业数据为基础搭建模型ꎬ以工业生产操作参数

为条件(如表 １)对新工艺流程进行模拟计算ꎮ 模拟

计算流程如图 ４ 所示ꎮ 从焦化分馏塔顶的油气在塔

顶气液分离罐中分离出富气和粗汽油ꎮ 富气经富气

压缩机升压后与来自吸收塔的部分吸收塔底油混合

冷却后进入富气平衡罐ꎮ 富气平衡罐平衡后的气相

进入吸收塔塔底ꎻ液相经富气平衡罐液相加热器加

热后进入解吸塔的上部ꎮ 解吸塔解吸出来的解吸气

与吸收塔的部分吸收塔底油混合经解吸气冷凝器冷

却后进入解吸气平衡罐ꎮ 平衡后的气相进入吸收塔

底部ꎬ平衡后的液相进入解吸塔的顶部ꎮ 解吸塔塔

底脱乙烷汽油送至稳定塔进行精馏ꎬ塔顶得到液化

石油气送出装置ꎬ塔底稳定汽油经换热、冷却后部分

送出装置ꎬ部分作为补充吸收剂送到吸收塔ꎮ 分馏

塔塔顶气液分离罐中分离出的粗汽油作为吸收剂送

至吸收塔ꎬ与补充吸收剂一起对进入吸收塔的富气

平衡罐气相和解吸气平衡罐气相进行吸收ꎮ 吸收塔

塔顶贫气至再吸收塔由分馏塔柴油作为吸收剂进行

再吸收ꎮ 吸收塔底油分两路分别进入富气平衡罐和

解吸气平衡罐ꎮ 再吸收塔塔顶干气送出装置ꎬ塔底

富吸收油返回分馏塔ꎮ
表 １　 模拟操作条件

操作压力 / ｋＰａ 操作温度 / ℃ 流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)
项目 数值 项目 数值 项目 数值

吸收塔　 １０５１ 粗汽油 ３１􀆰 ７ 粗汽油　 　 ４４９００

再吸收塔 １０２７ 补充吸收剂 ３２􀆰 １ 补充吸收剂 ６８０００

解吸塔　 １２０７ 再吸收柴油 ３８􀆰 ０ 再吸收柴油 ４８０００

稳定塔　 １０８７ 吸收塔顶 / 底 ３８􀆰 ９ / ３３􀆰 ０ 富吸收油　 １１６１００

　 　 解吸塔顶 / 底 ４３􀆰 ３ / １３７􀆰 ８ 稳定塔回流 ２５６００

　 　 稳定塔顶 / 底 ４５􀆰 ０ / １７２􀆰 ０ 　 　

　 　 稳定塔回流 １９􀆰 ３ 　 　

图 ４　 吸收稳定新工艺技术模拟流程

以相同的条件对该工业装置进行模拟ꎬ将所得

干气组成数据和新工艺模拟所得数据列于表 ２
对比ꎮ

表 ２　 干气组成(体积分数)分析对比 ％

干气组分 工业装置 新工艺 干气组分 工业装置 新工艺

甲烷　 ５１􀆰 １６ ５１􀆰 ３８ 顺丁烯　 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１

乙烷　 １７􀆰 ４２ １７􀆰 ２６ 异戊烷　 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

乙烯　 ２􀆰 ６６ ２􀆰 ７３ 正戊烷　 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

丙烷　 ２􀆰 ３０ １􀆰 ８９ 氧气　 　 ０􀆰 ５８ ０􀆰 ５９

丙烯　 １􀆰 ２０ ０􀆰 ８７ 氮气　 　 ３􀆰 ４９ ３􀆰 ５３

异丁烷 ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３ 硫化氢　 ６􀆰 １７ ６􀆰 ４１

正丁烷 ０􀆰 ７２ ０􀆰 ６４ 一氧化碳 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

正丁烯 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０３ 二氧化碳 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

异丁烯 ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ 氢气　 　 １３􀆰 ８６ １４􀆰 ３２

反丁烯 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ 大于碳三 ４􀆰 ６６ ３􀆰 ７８

􀅰８９１􀅰
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　 　 从表 ２ 可以看出ꎬ在相同的进料及操作条件下ꎬ
新工艺焦化干气中 Ｃ３＋体积分数为 ３􀆰 ７８％ꎬ较当前

生产可降低干气中 Ｃ３＋体积分数 ０􀆰 ８８％ꎮ 按该装置

设计干气收率 １８ ０００ ｍ３ / ｈ 来计算ꎬ全年降低干气

量 １８ ０００ ｍ３ / ｈ×０􀆰 ８８％×０􀆰 ０００８ ｔ / ｍ３ ×８ ４００ ｈ / ａ ＝
１ ０６４􀆰 ４５ ｔ / ａꎮ 所降低干气量全部折算为液化气ꎬ液
化气与燃料气差价以 ０􀆰 ２３ 万元 / ｔ 计算ꎬ全年增加经

济效益 １ ０６４􀆰 ４５×０􀆰 ２３＝ ２４４􀆰 ８２ 万元ꎮ

５　 水力学核算

解吸塔提压操作ꎬ并将富气平衡罐与解吸气平

衡罐的液相进入解吸塔不同位置ꎬ解吸塔内液相负

荷发生变化ꎮ 以新工艺模拟所得解吸塔物流参数对

该装置解吸塔进行水力学核算ꎬ计算结果见表 ３ꎮ
表 ３　 新工艺解吸塔水力学计算结果

项目 解吸塔

设备参数 　

　 塔径 / ｍｍ Φ２０００

　 塔盘段 １＃ ~１５＃

　 板间距 / ｍｍ ６００

　 流程数 ２

　 浮动元件类型 固阀塔盘

　 开孔率 / ％ ４􀆰 ７７

　 侧边 中央

　 降液管宽度 / ｍｍ ３３８ ３５４

　 降液管面积 / ｍ２ ０􀆰 ７０２ ０􀆰 ７０４

　 降液管底隙 / ｍｍ ８０ ８０

　 溢流堰高 / ｍｍ ４０ ４０

　 溢流堰长 / ｍｍ １４９９ １９６８

工艺参数 　

　 气相流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２６００７􀆰 １

　 气相密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ２３􀆰 ９６７
　 气相黏度 / ｃＰ ０􀆰 ０１１

　 液相流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １３８８６３

　 液相黏度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ５９８􀆰 ７１
　 液相黏度 / ｃＰ ０􀆰 １６

　 表面张力 / (ｄｙｎｅｓ􀅰ｃｍ－１) １１􀆰 ５９
计算结果 　 　 　
　 负荷点 / ％ ６０ １００ １２０
　 塔盘泛点率 / ％ １８􀆰 ４８ ３０􀆰 ７９ ３６􀆰 ９５
　 降液管泛点率 / ％ ３７􀆰 １２ ６１􀆰 ８７ ７４􀆰 ２４

　 阀孔动能因子 / Ｐａ０􀆰 ５ ５􀆰 ９０ ９􀆰 ８４ １１􀆰 ８１
　 降液管清液层高度 / ｍｍ １１７􀆰 ２３ １５２􀆰 ３１ １６８􀆰 ０６

　 降液管出口流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 １８ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３６
　 降液管最大停留时间 / ｓ １０􀆰 ５０ ６􀆰 ３０ ５􀆰 ３０
　 堰上液层高度 / ｍｍ ３６􀆰 ５５ ５１􀆰 ３８ ５８􀆰 ０２

　 堰上液流强度 / (ｍ３􀅰ｈ－１􀅰ｍ－１) ４６􀆰 ４２ ７７􀆰 ３６ ９２􀆰 ８４
　 塔盘压降 / ｋＰａ ０􀆰 ３４ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４９

　 　 通过对解吸塔水力学计算ꎬ确定解吸气平衡罐

液相从塔顶进入ꎬ富气平衡罐液相由塔顶下第 ３ 块

理论板进入ꎮ 全塔在 ６０％ ~１２０％负荷下ꎬ阀孔动能

因子、塔盘泛点率、降液管泛点率均在合理的性能范

围内ꎬ塔盘压降<０􀆰 ５ ｋＰａꎮ 全塔满足塔操作弹性及

分离要求ꎮ

６　 结论

针对国内外现有的吸收稳定系统存在大量循环

物流引起系统能耗高、干气不干、液化气收率低等问

题ꎬ从解吸塔设置解吸气平衡出发ꎬ提出解吸气再平

衡新工艺ꎬ并进行模拟分析和塔水力学核算ꎬ得出如

下结论ꎮ
(１)新工艺技术有效控制解吸塔解吸率ꎬ降低

吸收塔负荷ꎬ降低干气中 Ｃ３＋组分体积分数 ０􀆰 ８８％ꎮ
(２)解吸气再平衡新工艺在 ６０％~１２０％操作负

荷下ꎬ均能满足塔操作弹性及分离要求ꎮ
(３)模拟计算分析表明ꎬ新工艺技术可降低干

气中 Ｃ３＋组分体积分数ꎬ经济效益显著ꎮ
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