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摘要:为提高 ＲＳＶ 流程对原料气 ＣＯ２ 摩尔分数的适应性ꎬ应用重烃对 ＣＯ２ 的吸收原理提出部分原料气过冷乙烷回收工艺
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明ꎬ与 ＲＳＶ 流程相比ꎬＲＳＶＦ 流程对原料气 ＣＯ２ 摩尔分数适应性更强ꎬ相同条件下提高 ＣＯ２ 冻堵裕量 １􀆰 ５ ~ １􀆰 ８℃ꎬ节省主体装
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＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 以乙烷回收为目的的天然气凝液回收装置中ꎬ
如果实际乙烷回收率大于 ８０％ꎬ则要求的冷凝温度

较低(小于 － ９０℃) [１]ꎮ 当天然气中存在 ＣＯ２ 时ꎬ
ＣＯ２ 冻堵便是一个不容忽视的问题ꎮ ＣＯ２ 冻堵不仅

会极大地影响乙烷回收装置的经济性ꎬ还会影响装

置平稳运行ꎬ带来安全隐患ꎮ 因此ꎬ防止 ＣＯ２ 冻堵

成为乙烷回收过程中亟待解决的难题之一ꎮ
目前国外常用方法是采用热力学方法预测给定

处理方案内关键位置的冻堵温度ꎬ然后采用最低温

度裕量以避免冻堵发生[２]ꎮ 国内常采用增加防冻

预警装置、降低制冷深度、引入防冻介质(丙烷及以

上轻烃)等措施解决 ＣＯ２ 冻堵问题[３－５]ꎮ 但国内外

对于原料气 ＣＯ２ 适应强的乙烷回收流程研究较少ꎮ
目前ꎬ乙烷回收领域中应用最广泛的乙烷回收流程

是美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司开发的气部分干气循环工艺

(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ－ｖａｐｏｒ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＲＳＶ)ꎬ该工艺有乙烷回

收率高且投资相对较低ꎬ对原料气气质适应性较强

的特点[６－７]ꎮ 但随着原料气 ＣＯ２ 含量升高ꎬ为避免

乙烷回收装置发生 ＣＯ２ 冻堵ꎬＲＳＶ 流程存在乙烷回

收率下降快、能耗上升快的缺点ꎮ 目前国内多个大
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型气田正积极投入到乙烷回收工程的建设中ꎬ本文

中在 ＲＳＶ 流程的基础上提出了一种原料气 ＣＯ２ 含

量适应性更强的 ＲＳＶＦ 流程ꎮ 对含 ＣＯ２ 的原料气乙

烷回收工艺设计与应用具有重要的现实意义ꎮ

１　 ＲＳＶ 流程控制 ＣＯ２ 冻堵措施

根据 ＧＰＡ[８]研究得出的 ＣＯ２ 在烃类体系中的

相态变化规律认为ꎬ在原料气气质条件一定的情况

下ꎬ含 ＣＯ２ 烃类体系中当体系温度低于固体 ＣＯ２ 形

成温度或烃类体系气相、液相中 ＣＯ２ 含量超过饱和

溶解度时ꎬ就会有 ＣＯ２ 固体析出ꎮ 因此ꎬ根据 ＲＳＶ
乙烷回收流程的低温位置特点ꎬ可能发生 ＣＯ２ 冻堵

的位置如图 １ 所示[９]ꎮ 通常 ＣＯ２ 在液相中的溶解

度要远大于在气相中的溶解度[１０]ꎮ 因此ꎬ本文中仅

对气相中 ＣＯ２ 固体的形成进行研究ꎮ

Ｅ１—原料气预冷冷箱ꎻＶ１—低温分离器ꎻＫ１—膨胀机组膨胀端ꎻ

Ｋ２—膨胀机组压缩端ꎻＥ２—过冷冷箱ꎻＴ１—脱甲烷塔ꎻ

Ｋ３—外输气压缩机ꎻＡ１—空冷器ꎻＥ３—重沸器

图 １　 ＲＳＶ 流程可能发生 ＣＯ２ 冻堵的位置

基于 ＣＯ２ 在烃类体系中的相态平衡规律ꎬＲＳＶ
流程可采取以下措施控制 ＣＯ２ 固体形成ꎮ

(１)设置前脱碳装置ꎬ脱除原料气中的 ＣＯ２ꎻ通
过增设前脱碳装置可从根源上解决深冷装置 ＣＯ２

冻堵ꎬ但原料气 ＣＯ２ 脱除装置会增加投资和运行

成本[１１]ꎮ
(２)控制合理的工艺参数ꎻ如升高脱甲烷塔压

以提高塔内温度或降低低温分离器温度以减少进入

脱甲烷塔上部 ＣＯ２ 含量等措施ꎬ在一定程度上避免

脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵ꎮ
(３)改进工艺流程ꎻ通过对现有乙烷回收流程

的不足进行改进ꎬ在获得更低制冷深度的同时ꎬ避免

装置发生 ＣＯ２ 冻堵ꎬ从而提高乙烷回收装置对原料

气 ＣＯ２ 含量的适应性[１２]ꎮ 因此ꎬ本文中基于 ＲＳＶ

流程ꎬ提出一种新工艺ꎬ控制 ＣＯ２ 冻堵ꎮ

２　 ＲＳＶ 改进流程模拟对比分析

２􀆰 １　 ＲＳＶ 改进流程描述

为克服 ＲＳＶ 乙烷回收流程对原料气 ＣＯ２ 含量

的适应性不强ꎬ提高乙烷回收装置的回收率ꎬ降低天

然气乙烷回收装置的系统能耗ꎬ在研究吸收部分干

气循环工艺(ＲＳＶ)优点的基础上ꎬ利用丙烷及以上

液烃对 ＣＯ２ 的吸收原理ꎬ提出一种部分原料气过冷

乙烷回收工艺(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ－ｖａｐｏｒ ａｎｄ ｆｅｅｄꎬＲＳＶＦ)ꎬ
工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

Ｅ１１—预冷冷箱ꎻＶ１１—低温分离器ꎻＫ１１—膨胀机组ꎻ

Ｅ１２—过冷冷箱ꎻＴ１１—脱甲烷塔ꎻＫ１２—压缩机ꎻ

Ａ１１—空冷器ꎻＥ１３—脱甲烷塔底重沸器

图 ２　 ＲＳＶＦ 工艺流程

由图 ２ 可看出ꎬＲＳＶＦ 工艺的特征是在 ＲＳＶ 工

艺的基础上首先将原料气分成 ２ 路ꎬ并利用其中一

路原料气 (图 ２ 物流 １) 与低温分离器部分气相

(图 ２ 物流 ２)及低温分离器部分液相(图 ２ 物流 ３)
混合过冷进入脱甲烷塔中上部ꎬ剩余低温分离器气

相经膨胀机膨胀降压降温进入脱甲烷塔中上部ꎬ剩
余低温分离器液相经节流降压进入脱甲烷塔中下

部ꎮ ＲＳＶＦ 流程最大的特点在于采用部分原料气过

冷进入脱甲烷塔上部ꎬ增加了进入脱甲烷塔顶丙烷

及以上液烃含量ꎬ从而降低了塔上部塔板上的 ＣＯ２

浓度ꎬ提高了装置 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎬ同时允许更低的

塔顶温度ꎬ进而提高乙烷回收率ꎮ 同时ꎬＲＳＶＦ 流程

可通过控制原料气过冷比例实现与 ＲＳＶ 流程的随

意切换ꎬ提高对不同原料气条件的适应性ꎮ
２􀆰 ２　 ＲＳＶＦ 流程模拟对比分析

利用 ＨＹＳＹＳ 软件对 ＲＳＶＦ 流程控制 ＣＯ２ 冻堵

改进效果进行分析ꎬ所涉及的工艺模拟计算热力

学模型均选用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程ꎮ 流程制冷方

式均采用丙烷＋膨胀机制冷ꎬ主体装置压缩功指外
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输气压缩功及制冷循环压缩功ꎮ 为避免乙烷回收

装置发生 ＣＯ２ 冻堵的最小温度裕量控制在 ５℃ꎮ
脱甲烷塔压力为塔顶出口压力ꎬ由贫至富的 ３ 组

模拟气质及工况见表 １ꎮ 进处 理 装 置 压 力 为

７􀆰 ０ ＭＰａꎬ温度 ３５℃ꎬ处理量 ５００ × １０４ ｍ３ / ｄꎬ外输

压力为 ６􀆰 ０ ＭＰａꎮ
表 １　 ３ 种原料气组成(摩尔分数) ％

　 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉ－Ｃ４

气质 １ １􀆰 ０２ ２􀆰 ０ ８６􀆰 ８０ ７􀆰 ４１ １􀆰 ５１ ０􀆰 ３０

气质 ２ ０􀆰 ４５ ２􀆰 ０ ８８􀆰 ６７ ５􀆰 ２３ １􀆰 ９８ ０􀆰 ４５

气质 ３ ２􀆰 ８４ ２􀆰 ０ ８４􀆰 ３７ ７􀆰 ６ １􀆰 ７２ ０􀆰 ３２

　 ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６ Ｃ７＋ 　

气质 １ ０􀆰 ３１ ０􀆰 １３ ０􀆰 ０９ ０􀆰 １５ ０􀆰 ４５ 　

气质 ２ ０􀆰 ６５ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０７ 　

气质 ３ ０􀆰 ３８ ０􀆰 １８ ０􀆰 １５ ０􀆰 １４ ０􀆰 ３ 　

　 　 注:乙烷产品质量分数满足 Ｃ１≤１％ꎬＣ２≤９５％ꎬＣ３＋≤２􀆰 ５％ꎮ

为探究 ＲＳＶＦ 流程对增加脱甲烷塔上部丙烷及

以上液烃量及降低塔上部 ＣＯ２ 含量的效果ꎬ选用

表 １ 中气质 １ 进行模拟ꎬ在保持相同乙烷回收率及

能耗的情况下ꎬ与 ＲＳＶ 工艺进行对比ꎬ分析改进效

果ꎮ 模拟结果如图 ３、图 ４ 所示ꎮ

１—ＲＳＶꎻ２—ＲＳＶＦ

图 ３　 脱甲烷塔板气相中丙烷及以上液烃含量

１—ＲＳＶꎻ２—ＲＳＶＦ

图 ４　 脱甲烷塔板气相中 ＣＯ２ 摩尔分数

图 ３ 为脱甲烷塔前 １０ 块板上气相中丙烷及以

上液烃含量ꎬ从中可看出在保持相同乙烷回收率及

能耗的情况下ꎬ采用部分原料气过冷的 ＲＳＶＦ 流程

脱甲烷塔前 １０ 块板丙烷及以上液烃含量较 ＲＳＶ 流

程高出 ６％ ~ ３３％ꎬ脱甲烷塔上部 ＣＯ２ 摩尔分数较

ＲＳＶ 流程低 ３％~１６％(如图 ４ 所示)ꎮ 因此ꎬ在保证

乙烷回收装置不发生 ＣＯ２ 冻堵的情况下ꎬＲＳＶＦ 流

程允许更多的 ＣＯ２ 进入脱甲烷塔ꎬ增强了原料气

ＣＯ２ 耐受性ꎮ
为探究 ＲＳＶＦ 流程对控制 ＣＯ２ 冻堵的改进效

果ꎬ在保持相同乙烷回收率及能耗的情况下ꎬ选用

表 １ 中气质 １、２ 模拟 ＲＳＶ、ＲＳＶＦ 流程 ＣＯ２ 冻堵温

度裕量变化情况ꎬ模拟结果见表 ２ꎮ
表 ２　 ＲＳＶ 及 ＲＳＶＦ 流程模拟结果对比

项目 气质 １ 气质 ２

流程 ＲＳＶ ＲＳＶＦ ＲＳＶ ＲＳＶＦ

原料气 ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ ２􀆰 ０ ２􀆰 ０

低温分离器温度 / ℃ －５０ －４８ －５０ －４８

脱甲烷塔 　 　 　 　

　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７

　 塔顶温度 / ℃ －９６􀆰 ９ －９６􀆰 ９ －９５􀆰 ９ －９５􀆰 ３

外输气回流比 / ％ １０􀆰 ３ ９􀆰 ８ １０ ８􀆰 ５

原料气过冷分流比 / ％ — １６􀆰 ５ — １６􀆰 ５

低温分离器气相过冷分流比 / ％ １６􀆰 ３ ５􀆰 ３ １６ ７

低温分离器液相过冷比例 / ％ ４０ ５０ ３８ １５

主体装置总压缩功 / ｋＷ ７３９１ ７３８９ ７１６５ ７１５５

乙烷回收率 / ％ ９３ ９３ ９２ ９２

最小 ＣＯ２ 冻堵裕量 / ℃ ５􀆰 ０ ６􀆰 ５ ５􀆰 ０ ６􀆰 ８

从表 ２ 可以看出ꎬ相同回收率、能耗的情况下ꎬ
由于 ＲＳＶＦ 流程采用部分原料气过冷进入脱甲烷塔

上部ꎬ使得塔上部 ＣＯ２ 冻堵温度下降 ０􀆰 ５ ~ １􀆰 ９℃ꎬ
但脱甲烷塔顶温度基本不变ꎬ从而导致 ＲＳＶＦ 流程

脱甲烷塔最小 ＣＯ２ 冻堵裕量较 ＲＳＶ 流程高出 １􀆰 ５ ~
１􀆰 ８℃ꎮ 综上所述ꎬＲＳＶＦ 流程对 ＲＳＶ 流程控制 ＣＯ２

冻堵的改进效果较好ꎮ

３　 ＲＳＶＦ 流程原料气 ＣＯ２ 含量适应性分析

为研究 ＲＳＶＦ 流程对原料气 ＣＯ２ 含量的适应

性ꎬ选用表 １ 中由贫至富 ３ 组气质工况进行模拟ꎬ在
流程不发生冻堵的情况下ꎬ模拟原料气中 ＣＯ２ 摩尔

分数在 ０~２􀆰 ５％之间的最大乙烷回收率ꎬ模拟过程

中仅采用丙烷制冷ꎬ模拟结果如图 ５ 所示ꎮ 图 ５ 为

􀅰１９１􀅰
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ＲＳＶＦ 流程与 ＲＳＶ 流程原料气 ＣＯ２ 摩尔分数适应性

对比ꎮ

１—气质 １－ＲＳＶꎻ２—气质 ２－ＲＳＶꎻ３—气质 ３－ＲＳＶꎻ

４—气质 １－ＲＳＶＦꎻ５—气质 ２－ＲＳＶＦꎻ６—气质 ３－ＲＳＶＦ

图 ５　 ＲＳＶＦ 与 ＲＳＶ 流程原料气 ＣＯ２ 摩尔分数

适应性对比

由图 ５ 可知:
(１)当原料气 ＣＯ２ 摩尔分数大于 １􀆰 ５％时ꎬ为避

免乙烷回收装置 ＣＯ２ 冻堵ꎬＲＳＶ 及 ＲＳＶＦ 流程最大

乙烷回收率均快速下降ꎬ但 ＲＳＶＦ 流程乙烷回收率

均高于 ＲＳＶ 流程且 ＣＯ２ 摩尔分数越高差距越明显ꎮ
以气质 １ 为例ꎬ当原料气 ＣＯ２ 摩尔分数为 １􀆰 ５％时ꎬ
ＲＳＶ、ＲＳＶＦ 乙烷回收率分别为 ９６􀆰 ５％、 ９７􀆰 ５％ꎬ
ＲＳＶＦ 流程最大乙烷回收率高出 １􀆰 ０％ꎮ 当原料气

ＣＯ２ 摩尔分数上升为 ２􀆰 ５％时ꎬＲＳＶ、ＲＳＶＦ 流程最大

乙烷回收率分别下降至 ８６􀆰 ２％、９０􀆰 ２％ꎬＲＳＶＦ 流程

最大乙烷回收率高出 ４􀆰 ６％ꎮ 这是由于 ＲＳＶＦ 流程

脱甲烷塔上部 ＣＯ２ 摩尔分数更低ꎬ导致 ＣＯ２ 冻堵温

度更低ꎬ脱甲烷塔顶可获得更低的温度以此得到更

高的乙烷回收率ꎮ
(２)与 ＲＳＶ 流程相比ꎬＲＳＶＦ 流程对不同气质

及原料气 ＣＯ２ 摩尔分数适应性都较好ꎬ均能达到较

高的乙烷回收率(９０％以上)ꎻ随着原料气质的变

富ꎬＲＳＶ、ＲＳＶＦ 流程控制 ＣＯ２ 冻堵的能力变强ꎬ因
此可获得较贫气更高的乙烷回收率ꎮ

为探究 ＲＳＶＦ 流程控制 ＣＯ２ 冻堵对能耗的影

响ꎬ选用表 １ 中气质 １ 在保持相同乙烷回收率

(９３％)且乙烷回收装置不发生冻堵的情况下ꎬ模拟

ＲＳＶ、ＲＳＶＦ 流程原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数在 ０~２􀆰 ５％
之间的主体装置总压缩功的变化情况ꎬ模拟过程中

采用乙烯加丙烷制冷ꎬ模拟结果见表 ３ꎮ
由表 ３ 可知:
(１)相同乙烷回收率情况下ꎬ随着原料气 ＣＯ２

摩尔分数由 ０ 升高至 ２􀆰 ５％的过程中ꎬＲＳＶ、ＳＶＦＳ 流

程主体装置总压缩功分别由 ６ ４４４、６ ４４４ ｋＷ 增加

至 ７ ７９６、７ ２０７ ｋＷꎮ ＲＳＶ、ＲＳＶＦ 流程主体装置总压

　 　 　 　 　 　 　表 ３　 ２ 种流程主体装置总压缩功 ＣＯ２ 含量的变化

原料气 ＣＯ２

摩尔分数 / ％

主体装置总压缩功 / ｋＷ

ＲＳＶ 流程 ＲＳＶＦ 流程

ＲＳＶＦ 流程能耗

减少比例 / ％

０ ６４４４ ６４４４ ０􀆰 ５２

０􀆰 ５ ６５６４ ６５３０ １􀆰 ０５

１􀆰 ０ ６６７０ ６６００ ４􀆰 ０２

１􀆰 ５ ６９６４ ６６８４ ６􀆰 ３６

２􀆰 ０ ７３９０ ６９２０ ７􀆰 ５６

２􀆰 ５ ７７９６ ７２０７ ０􀆰 ５２

缩功分别增加 ２１％、１２％ꎮ 由此可知ꎬ随着原料气

ＣＯ２ 摩尔分数的增加ꎬ为避免装置发生冻堵ꎬ主体乙

烷回收装置必须付出更多的压缩功ꎮ
(２)相同乙烷回收率及原料气 ＣＯ２ 摩尔分数情

况下ꎬＲＳＶＦ 流程较 ＲＳＶ 流程节省能耗 ０ ~ ７􀆰 ５６％ꎬ
且随着 ＣＯ２ 摩尔分数的增加ꎬ节省能耗越多ꎮ 由此

可知 ＲＳＶＦ 流程在高 ＣＯ２ 摩尔分数下具备更好的节

能优势ꎮ

４　 ＲＳＶＦ 流程特性分析

为了研究 ＲＳＶＦ 流程部分过冷原料气的量、过
冷低温分离器气、液相的量对 ＣＯ２ 冻堵的影响ꎬ由
贫至富选择 ５ 组不同的原料气质进行模拟分析ꎮ 模

拟过程中保证乙烷回收装置不发生冻堵的情况下获

得不同气质下的最佳乙烷回收率ꎮ 原料气的进气压

力为 ７􀆰 ０ ＭＰａꎬ温度为 ３５℃ꎬ处理量为 ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ
外输气压力为 ６􀆰 ０ ＭＰａꎮ 气质组成见表 ４ꎬ模拟结果

见表 ５ꎮ
表 ４　 ５ 种原料气气质组成(摩尔分数) ％

原料气气质 １ ２ ３ ４ ５

Ｎ２ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ５３ ２􀆰 ８４ ０􀆰 ９２ ０􀆰 ５５

ＣＯ２ ２􀆰 ００ ２􀆰 ００ ２􀆰 ００ ２􀆰 ５０ ２􀆰 ５０

Ｃ１ ９０􀆰 １７ ８９􀆰 ２２ ８４􀆰 ５７ ８４􀆰 １５ ８２􀆰 ６８

Ｃ２ ５􀆰 ２５ ５􀆰 ２１ ７􀆰 ６１ ７􀆰 ４６ ８􀆰 ６５

Ｃ３ １􀆰 ５６ １􀆰 ６８ １􀆰 ７１ ３􀆰 １３ ３􀆰 ３９

ｉ－Ｃ４ ０􀆰 ２７ ０􀆰 ５５ ０􀆰 ３１ ０􀆰 ６５ ０􀆰 ５７

ｎ－Ｃ４ ０􀆰 ２９ ０􀆰 ５２ ０􀆰 ３８ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ８５

ｉ－Ｃ５ ０􀆰 １１ ０􀆰 １６ ０􀆰 １７ ０􀆰 １３ ０􀆰 ２７

ｎ－Ｃ５ ０􀆰 ０７ ０􀆰 １１ ０􀆰 １５ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ２１

Ｃ６ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０１ ０􀆰 １３ ０􀆰 １１ ０􀆰 １７

Ｃ＋
７ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０１ ０􀆰 １３ ０􀆰 ２８ ０􀆰 １６

􀅰２９１􀅰
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表 ５　 不同气质下的 ＲＳＶＦ 流程主要模拟参数

原料气质 １ ２ ３ ４ ５

低温分离器温度 / ℃ －４９ －４８ －４５ －４５ －４４

脱甲烷塔 　 　 　 　 　

　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７ ２􀆰 ６ ２􀆰 ６ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７

　 塔顶温度 / ℃ －９６􀆰 ７ －９７􀆰 ８ －９７􀆰 ４ －９５􀆰 ２ －９５􀆰 ３

外输气回流比 / ％ ９􀆰 ０ ９􀆰 ０ ９􀆰 ５ ７􀆰 ８ １０􀆰 ２

原料气过冷分流比 / ％ １７ １７ １６􀆰 ３ １６􀆰 ８ １６

低温分离分离器气相

　 过冷比 / ％

４􀆰 ８ ５􀆰 ０ ５􀆰 ５ ６􀆰 ５ ６􀆰 ８

低温分离器液相过冷比 / ％ ４８ ６０ ２７ ３４ ２２

丙烷制冷轴功率 / ｋＷ １４８５ １６４７ ２５６２ ２５０１ ３５６７

外输气压缩功 / ｋＷ ５０５０ ５３７３ ５２９２ ４８７３ ４９７７

总轴功 / ｋＷ ６５３５ ７０２０ ７８５４ ７３７４ ８５４４

乙烷回收率 / ％ ９１􀆰 ９ ９２􀆰 ５ ９３􀆰 ３ ９１􀆰 ３ ９２􀆰 ８

从表 ４ 分析可知ꎬ对于由贫至富的 ５ 组气质ꎬ
ＲＶＦＳ 流程均能保持 ９０％以上的乙烷回收率ꎮ 由气

质 １、２ 模拟结果可看出ꎬ气质 ２ 原料气 ＣＯ２ 摩尔分

数虽高 ０􀆰 ５％ꎬ但由于气质更富ꎬ使得低温分离器温

度较气质 １ 高出 １℃、脱甲烷塔压低 ０􀆰 １ ＭＰａꎬ并能

获得高于第 １ 组气质 ０􀆰 ６％的最大乙烷回收率ꎬ但主

体装置总压缩功高出 ７􀆰 ４％ꎮ 由此可知气质越富ꎬ
ＣＯ２ 冻堵更容易控制ꎬ但为获得较高的乙烷回收率ꎬ
需要更多的能耗ꎮ

由气质 ４、５ 模拟结果可看出ꎬ相同原料气 ＣＯ２

摩尔分数下ꎬ气质 ４ 为避免 ＣＯ２ 冻堵ꎬ低温分离器

温度低 １℃ꎬ同时过冷原料气比例高出 ０􀆰 ８％ꎬ低温

分离器气相过冷比降低 ０􀆰 ３％ꎬ低温分离器液相过

冷量高 １２％ꎮ 对比气质 １~５ 均能发现相同的规律ꎮ
由此可知ꎬ除采取升高脱甲烷塔压力、降低低温分离

器温度外ꎬＲＳＶＦ 流程还可采取增加过冷原料气比

例、增加低温分离器气相过冷比例、增加低温分离器

液相过冷比例避免 ＣＯ２ 冻堵ꎮ 同时ꎬ过冷原料气的

量一般控制在原料气总量的 １０％ ~ ２０％ꎻ低温分离

器气相过冷量控制在低温分离器气相总量的 １％ ~
１０％ꎻ低温分离器液相过冷量需根据气质条件及原

料气 ＣＯ２ 摩尔分数确定ꎮ

５　 结论

(１)在 ＲＳＶ 流程的基础上ꎬ提出一种 ＣＯ２ 摩尔

分数适应性更强的 ＲＳＶＦ 流程ꎬ该流程的特征是在

ＲＳＶ 流程的基础上将原料气分出一部分与少量低

温分离器气、液相混合过冷进入脱甲烷塔上部ꎬ应用

丙烷及以上液烃对 ＣＯ２ 的吸收作用降低塔上部的

ＣＯ２ 摩尔分数ꎬ以此降低塔上部 ＣＯ２ 冻堵温度ꎮ
(２)通过对 ＲＳＶ 与 ＲＳＶＦ 流程模拟对比分析ꎬ

与 ＲＳＶ 流程相比ꎬＲＳＶＦ 流程具有更强的原料气

ＣＯ２ 摩尔分数适应性ꎮ 相同条件下ꎬＲＳＶＦ 流程能

提高 ＣＯ２ 冻堵裕量 １􀆰 ５ ~ １􀆰 ８℃ꎬ节省主体装置总压

缩功 ０~７􀆰 ５６％ꎮ
(３)通过 ＲＳＶＦ 流程特性分析ꎬＲＳＶＦ 流程过冷

原料气的量一般控制在原料气总量的 １０％ ~ ２０％ꎻ
低温分离器气相过冷量控制在低温分离器气相总量

的 １％~１０％ꎻ低温分离器液相过冷量需根据气质条

件及原料气 ＣＯ２ 摩尔分数确定ꎮ
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