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摘要:为提高乙烷回收流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力ꎬ基于 ＲＳＶ 流程提出了一种抗冻堵能力强的富气乙烷回收工艺改进流程

ＲＳＶＰ 流程ꎮ 针对 ３ 种高含 ＣＯ２ 且气质较富的天然气ꎬ对 ＲＳＶ 流程和 ＲＳＶＰ 流程的总压缩功耗和 ＣＯ２ 冻堵裕量以及对 ＣＯ２ 适

应性进行了对比分析ꎮ 研究表明ꎬＲＳＶ 流程和 ＲＳＶＰ 流程的装置综合能耗基本相同ꎬ但 ＲＳＶＰ 流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力较强ꎻ不
论原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数如何变化ꎬＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量一直比 ＲＳＶ 流程高ꎬ且对 ＣＯ２ 的适应性较强ꎮ 对 ＲＳＶＰ 流程

进行机理分析研究表明ꎬ相比脱甲烷塔顶不加重烃ꎬ加入重烃时脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量、乙烷回收率以及外输气丙烷摩尔分数

均增高ꎬ脱甲烷塔上部 ＣＯ２ 摩尔分数下降ꎬ气相乙烷摩尔分数下降且气相甲烷摩尔分数升高ꎬ说明过冷的重烃进入脱甲烷塔顶

具有吸收 ＣＯ２ 和冷凝乙烷组分的效果ꎬ但会导致重烃气化进入外输气中ꎮ 最后对 ＲＳＶＰ 流程进行了特性分析ꎬ研究表明ꎬ预冷

分离温度和液相分流比直接影响进入脱甲烷塔顶的重烃量ꎬ预冷分离温度保持在 １０ ~ １５℃且预冷分离器液相分流比保持在

６０％~８０％时较为适宜ꎮ
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男ꎬ硕士生ꎬ研究方向为天然气凝液回收与液化的热力学研究ꎬ通讯联系人ꎬ１１０１１３４１２５＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 天然气乙烷回收常采用低温分离法ꎬ脱甲烷塔

的操作温度可达－９０ ~ －１１０℃ꎬ当原料气中 ＣＯ２ 摩

尔分数较高时可能会导致乙烷回收装置回收率下降

及固体 ＣＯ２ 形成ꎬ严重时会造成乙烷回收装置发生

冻堵ꎬ产生安全隐患ꎮ
为了控制乙烷回收装置发生 ＣＯ２ 冻堵ꎬ国外提

出了一些适用于含 ＣＯ２ 天然气的乙烷回收工艺ꎮ
美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司开发了 ＲＳＶ 工艺ꎬ具有乙烷回收率

高、对原料气气质适应性较强的特点[１]ꎬ是目前应

用较广泛的乙烷回收工艺之一[２]ꎬ但原料气中 ＣＯ２

摩尔分数较高时 ＲＳＶ 工艺存在 ＣＯ２ 冻堵的隐患ꎮ
在 ＲＳＶ 工艺的基础上 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司又开发了 ＲＳＶＥ
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２０２０ 年 ７ 月 蒋洪等:基于 ＲＳＶ 流程的富气乙烷回收工艺改进

工艺ꎬ该工艺将部分低温分离器液相掺入外输气回

流过冷进入脱甲烷塔顶ꎬ改善塔上部 ＣＯ２ 固体形成

情况ꎬ可提高工艺对原料气 ＣＯ２ 适应性[３]ꎮ 美国

Ｍａｒｋ[４]在专利(ＵＳ６５１６６３１Ｂ１)中提出了一种可降

低脱甲烷塔内 ＣＯ２ 摩尔分数的工艺ꎬ该工艺通过脱

乙烷塔顶气相再循环进入脱甲烷塔的中部ꎬ以降低

脱甲烷塔中部的 ＣＯ２ 摩尔分数ꎬ从而控制脱甲烷塔

内 ＣＯ２ 冻堵问题ꎬ但增加循环压缩机的投资成本以

及压缩功耗ꎬ使得整体经济效益不佳ꎮ ２００９ 年ꎬ美
国 Ｆｌｕｏｒ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｉｅｓ 公 司 的 Ｊｏｈｎ 等[５] 在 专 利

(ＵＳ２００７０３０００３１Ａ１)中提出了一种工艺ꎬ该工艺通

过增加原料气进入膨胀机的气量ꎬ提高脱甲烷塔温

度ꎬ从而提高装置的抗冻堵能力ꎬ但原料气中 ＣＯ２

摩尔分数较高时乙烷回收率不能较高ꎮ ２０１６ 年ꎬ
Ｊｏｈｎ 等[６] 在专利(ＵＳ２０１６０１８７０５８Ａ１)中提出一种

工艺ꎬ该工艺中脱甲烷塔的侧重抽出物流通过冷凝

脱乙烷塔顶的回流气而升温ꎬ再送回抽出位置下部ꎬ
从而提高脱甲烷塔温度ꎬ提高 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎬ但该

措施导致脱甲烷塔整体温度升高ꎬ乙烷回收率大幅

下降ꎮ 国内外针对原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数高且气

质较富的乙烷回收工艺研究较少ꎬ并且目前控制

ＣＯ２ 冻堵问题的乙烷回收工艺多存在流程较复杂、
回收率低、能耗较高的缺陷ꎬ开发出一种抗 ＣＯ２ 冻

堵能力强的高效富气乙烷回收流程ꎬ对提高乙烷回

收率及保证装置良好运行具有一定的实用意义ꎮ
本文中采用国内气质较富和 ＣＯ２ 摩尔分数较

高的天然气ꎬ基于过冷重烃吸收 ＣＯ２ 和冷凝乙烷气

体的思想ꎬ对 ＲＳＶ 流程提出改进工艺———ＲＳＶＰ 流

程ꎬ在 ＣＯ２ 摩尔分数较高的富气气质下对 ２ 种流程

进行对比分析ꎬ说明 ＲＳＶＰ 流程的改进优势ꎬ并对

ＲＳＶＰ 流程进行机理分析和特性分析ꎬ找出 ＲＳＶＰ
流程改进优势的原因和确定出特性参数的适宜

范围ꎮ

１　 富气乙烷回收流程改进

现如今ꎬ全世界广泛采用的乙烷回收流程为

ＲＳＶ 流程ꎬ对于低压富气ꎬ需增加增压单元和丙烷

制冷循环ꎬ工艺流程如图 １ 所示ꎮ ＲＳＶ 流程采用从

外输干气中分出 １ 股回流至脱甲烷塔顶ꎬ由于该回

流富含甲烷ꎬ对脱甲烷上部乙烷具有较好的冷凝效

果ꎬ使乙烷回收率达到较高水平ꎻ然而ꎬ由于 ＣＯ２ 和

乙烷的沸点较高ꎬ富气在低温分离时大部分 ＣＯ２ 和

乙烷进入气相ꎬ使得脱甲烷塔中上部的 ＣＯ２ 和乙烷

摩尔分数较高ꎬ乙烷回收率和 ＣＯ２ 冻堵裕量降低ꎮ

１—透平膨胀机压缩端ꎻ２—主冷冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ
４—透平膨胀机膨胀端ꎻ５—脱甲烷塔ꎻ６—过冷冷箱ꎻ

７—外输气压缩机ꎻ８—空冷器

图 １　 ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程

为了提高富气情况下 ＲＳＶ 流程的乙烷回收率

和抗 ＣＯ２ 冻堵能力ꎬ本文中基于过冷重烃吸收乙烷

和 ＣＯ２ 的思想ꎬ提出一种高效的富气乙烷回收流

程———带闪蒸的部分干气再循环工艺流程( ｒｅｃｙｃｌｅ
ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒ ｗｉｔｈ ｐｒｅｃｏｏｌｉｎｇ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ)ꎬ以下简

称 ＲＳＶＰ 流程ꎬ工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

１—透平膨胀机压缩端ꎻ２—预冷冷箱ꎻ３—预冷分离器ꎻ
４—主冷冷箱ꎻ５—低温分离器ꎻ６—透平膨胀机膨胀端ꎻ

７—脱甲烷塔ꎻ８—过冷冷箱ꎻ９—外输气压缩机ꎻ１０—空冷器

图 ２　 ＲＳＶＰ 乙烷回收工艺流程图

相对 ＲＳＶ 流程ꎬＲＳＶＰ 流程改进之处在于:采用

预冷分离器分离出富气中的重组分ꎬ富含重组分的

凝液部分过冷后进入脱甲烷塔上部ꎬ对 ＣＯ２ 和乙烷

气体进行吸收和冷凝ꎬ具有较高的乙烷回收率水平

和抗 ＣＯ２ 冻堵能力ꎮ

２　 乙烷回收流程对比分析

为说明改进流程的优势ꎬ本文中采用 ＨＹＳＹＳ 软

件对 ＲＳＶ、ＲＳＶＰ 乙烷回收流程进行模拟计算并对

比分析ꎮ 模拟计算时ꎬ通过合理控制流程的关键工

艺参数(包括外输干气回流比、低温分离器温度、物
流分流比等)ꎬ在保持 ２ 种流程的乙烷回收率相同ꎬ
对比 ２ 种流程的能耗和脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎮ

􀅰７０２􀅰
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２􀆰 １　 模拟条件

本文中原料气采用富气气质ꎬ组成见表 １ꎮ 气

质贫富仅基于天然气中乙烷或丙烷组分的摩尔分

数ꎮ 如果乙烷及以上组分的摩尔分数大于 １０％且

丙烷以上组分的摩尔分数大于 ４％ꎬ则天然气是富

气[７]ꎮ 原料气的进气压力为 ０􀆰 ３ ＭＰａꎬ温度为 ２５℃ꎬ
处理量为 ３００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外输干气压力大于 １􀆰 ８ ＭＰａꎮ
流程模拟的气液平衡模型选用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂ１ｓｏｎ 方程ꎬ
熵焓模型采用 Ｌｅｅ－Ｋｅｓｌｅｒ 方程ꎬ模拟条件主要控制

参数见表 ２ꎮ
表 １　 富气气质组成(摩尔分数) ％

气质组成 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４

富气一 ０􀆰 ６５５ ２􀆰 ０５９ ７８􀆰 ９１８ ８􀆰 ３４８ ５􀆰 ０９６ １􀆰 ０６８ ２􀆰 ０７５

富气二 ３􀆰 ００９ ２􀆰 ０５０ ７２􀆰 ８５２ ８􀆰 ２２４ ５􀆰 ５５２ １􀆰 １６８ ４􀆰 ０７７

富气三 ０􀆰 １５１ ２􀆰 ０２７ ６６􀆰 ８７７ ９􀆰 ３８４ ８􀆰 ８０８ ３􀆰 １９２ ４􀆰 ９６６

气质组成 ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６ Ｃ７ Ｃ８ Ｃ９ Ｃ１０

富气一 ０􀆰 ６５５ ０􀆰 ３８３ ０􀆰 ３３２ ０􀆰 ２６２ ０􀆰 １２１ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ０１０

富气二 ０􀆰 ６６３ １􀆰 ２４６ ０􀆰 ５９２ ０􀆰 ３４３ ０􀆰 １６３ ０􀆰 ０４５ ０􀆰 ０１６

富气三 １􀆰 ６５５ １􀆰 ４１１ ０􀆰 ９１９ ０􀆰 ４５２ ０􀆰 １３９ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 ００１

表 ２　 模拟条件主要控制参数

参数 数值 参数 数值

脱甲烷塔压降 / ｋＰａ ３０ 冷箱压降 / ｋＰａ ３０

脱甲烷塔塔板数 / 块 ２６ 空冷器出口温度 / ℃ ５０

脱乙烷塔压降 / ｋＰａ ３０ 膨胀机绝热效率 / ％ ８５

脱乙烷塔塔板数 / 块 ２６ 压缩机绝热效率 / ％ ７５

冷箱夹点温度 / ℃ ４􀆰 ０ 乙烷回收率 / ％ ９５

　 　 注:本文中原料气、物流点及设备操作的压力均为绝对压力ꎮ

２􀆰 ２　 流程对比分析

流程对比主要从脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量与能

耗进行分析ꎬ能耗以主体装置的压缩功进行衡量ꎮ
在 ３ 组富气气质下ꎬ２ 种乙烷回收流程的对比情况

见表 ３ꎬ２ 种乙烷回收流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力对比

结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ３　 ２ 种乙烷回收流程对比情况

原料气气质
富气一 富气二 富气三

ＲＳＶ ＲＳＶＰ ＲＳＶ ＲＳＶＰ ＲＳＶ ＲＳＶＰ

原料气前增压压力 / ＭＰａ ４􀆰 ５ ４􀆰 ５ ４􀆰 ５ ４􀆰 ５ ４􀆰 ５ ４􀆰 ５

原料气进冷箱压力 / ＭＰａ ５􀆰 １２６ ５􀆰 ２０８ ５􀆰 １６８ ５􀆰 ２２３ ５􀆰 ０１８ ５􀆰 １２８

预冷分离温度 / ℃ — １４ — １６ — １８

预冷分离器液相流比 / ％ — ６８ — ５０ — ５６

低温分离温度 / ℃ －４７ －４７ －４６ －４６ －４３ －４３

低温分离冷凝率 / ％ ２８􀆰 ３０ ２４􀆰 １０ ３３􀆰 ８２ ２５􀆰 ２６ ５２􀆰 ４８ ４１􀆰 ３２

低温分离器液相分流

　 比 / ％
７１ ８５ ７３ ８０ ６６ ５４

外输干气回流比 / ％ ８􀆰 ３８ ７􀆰 ０ ８􀆰 ４０ ７􀆰 ５ １３􀆰 ３６ １４􀆰 ６２

脱甲烷塔压力 / ＭＰａ １􀆰 ９ １􀆰 ９ １􀆰 ９ １􀆰 ９ １􀆰 ９ １􀆰 ９

脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵

　 裕量 / ℃

１􀆰 ６１１ ５􀆰 ７７６ １􀆰 ８５８ ６􀆰 ３２４ ２􀆰 ５５１ ７􀆰 ０６０

丙烷损失量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７􀆰 ３ ７４ ４５􀆰 ５ ９０􀆰 ９ ３３ １７６

制冷循环压缩机功 / ｋＷ ２０５４ １９０５ ２１４３ ２１０１ ３３２７ ３３２０

回流气压缩机功 / ｋＷ ４１２ ３３５ ３９５ ３４４ ５８１ ６３２

原料气压缩机功 / ｋＷ １４７４９ １４７４９ １４６２２ １４６２２ １４４１７ １４４１７

总压缩功 / ｋＷ １７２１６ １６９９０ １７１６０ １７０６７ １８３２６ １８１７０

乙烷回收率 / ％ ９５􀆰 ００ ９５􀆰 ００ ９５􀆰 ００ ９５􀆰 ００ ９５􀆰 ００ ９５􀆰 ００

丙烷回收率 / ％ ９９􀆰 ９４ ９９􀆰 ４０ ９９􀆰 ６７ ９９􀆰 ３４ ９９􀆰 ８８ ９９􀆰 ３６

外输气热值 / (ＭＪ􀅰ｍ－３) ３７􀆰 ４４ ３７􀆰 ４１ ３６􀆰 ７８ ３６􀆰 ６９ ３７􀆰 ８９ ３７􀆰 ７２

表 ４　 ２ 种乙烷回收流程抗 ＣＯ２ 冻堵能力对比结果图℃

　 流程 富气一 富气二 富气三

ＲＳＶ 流程 １􀆰 ６１１ １􀆰 ８５８ ２􀆰 ５５１

ＲＳＶＰ 流程 ５􀆰 ７７６ ６􀆰 ３２４ ７􀆰 ０６０

由表 ３ 可知ꎬ原料气气质越富ꎬＲＳＶ 流程和

ＲＳＶＰ 流程的总压缩功耗均越大ꎮ ＲＳＶＰ 流程的总

压缩功耗略低于 ＲＳＶ 流程 ２００ ｋＷ 左右ꎬ占总压缩

功的 １％左右ꎬ２ 种流程的总压缩功基本相同ꎮ
由表 ４ 可知ꎬＲＳＶＰ 流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力明

显高于 ＲＳＶ 流程ꎬＣＯ２ 冻堵裕量高 ４℃以上ꎮ 并且ꎬ
原料气气质越富ꎬ２ 种流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量均越

高ꎬ但 ＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量比 ＲＳＶ 流程高

得更多ꎮ
２􀆰 ３　 流程适应性分析

为说明 ＲＳＶＰ 流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力强的优

势ꎬ对 ２ 种流程进行适应性分析ꎮ 适应性分析主要

分析原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数变化对 ２ 种流程的抗

ＣＯ２ 冻堵能力的影响ꎬ３ 种富气下 ＣＯ２ 摩尔分数对

ＲＳＶ 流程和 ＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量影响如图 ３
所示ꎮ

由图 ３ 可知:①随着原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数逐

渐增多ꎬＲＳＶ 流程和 ＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量均

下降ꎬ但 ＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量一直比 ＲＳＶ 流

程高ꎬ且 ＣＯ２ 冻堵裕量大于 ５℃ꎬ抗 ＣＯ２ 冻堵能力明

显强于 ＲＳＶ 流程ꎮ ②随着富气气质变富ꎬ重组分摩

尔分数变多ꎬＲＳＶＰ 与 ＲＳＶ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量均

增加ꎮ

􀅰８０２􀅰
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(ａ)ＲＳＶ 流程

(ｂ)ＲＳＶＰ 流程

１—富气一ꎻ２—富气二ꎻ３—富气三

图 ３　 ３ 种富气下 ＣＯ２ 含量对 ２ 种流程

ＣＯ２ 冻堵裕量影响

３　 改进流程机理分析

相对 ＲＳＶ 流程ꎬＲＳＶＰ 流程的改进之处在于向

外输回流气中混入重烃组分一起进入脱甲烷塔顶ꎮ
为说明 ＲＳＶＰ 流程抗 ＣＯ２ 冻堵优势的原因ꎬ对

ＲＳＶＰ 流程进行机理分析ꎮ 机理分析时ꎬ改变是否

向脱甲烷塔顶加入重烃ꎬ观察 ＲＳＶＰ 流程的乙烷回

收率、脱甲烷塔各个塔板上 ＣＯ２ 冻堵裕量以及外输

干气中丙烷等重烃含量的变化情况ꎬ并分析脱甲烷

塔上部各个塔板 ＣＯ２、甲烷及乙烷气相摩尔分数变

化情况ꎮ
３ 种富气下 ＲＳＶＰ 流程中脱甲烷塔顶是否加入

重烃对脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量、乙烷回收率以及外

输气中丙烷摩尔分数的影响情况如表 ５ 所示ꎬ是否

加入重烃对脱甲烷塔上部塔板 ＣＯ２ 摩尔分数影响

情况如图 ４ 所示ꎬ是否加入重烃对脱甲烷塔上部塔

板气相甲烷及乙烷摩尔分数影响情况如图 ５ 所示ꎮ
表 ５　 脱甲烷塔顶是否加重烃对 ＲＳＶＰ 流程的影响情况

原料气气质
富气一 富气二 富气三

加烃 不加烃 加烃 不加烃 加烃 不加烃

冻堵裕量 / ℃ ５􀆰 ７７６ ０􀆰 ００８３ ６􀆰 ４３１ －１􀆰 ２９６ ７􀆰 ０６０ －１􀆰 ５８０

乙烷回收率 / ％ ９５􀆰 ００ ９０􀆰 ２０４ ９５􀆰 ０１ ８８􀆰 ９３ ９５􀆰 ００ ８４􀆰 １８

外输气中丙烷流量 /

　 (ｋｇ􀅰ｈ－１)

７４􀆰 ０ １０􀆰 ３ ９０􀆰 ９ ３２ １７５􀆰 ６ １５􀆰 ７

１—加入重烃气相中ꎻ２—不加重烃气相中ꎻ
３—加入重烃液相中ꎻ４—不加重烃液相中

图 ４　 是否加重烃对脱甲烷塔内 ＣＯ２

摩尔分数的影响

１—加入重烃气相中乙烷ꎻ２—不加重烃气相中乙烷ꎻ
３—加入重烃液相中甲烷ꎻ４—不加重烃液相中甲烷

图 ５　 是否加重烃对脱甲烷塔内气相乙烷 / 甲烷

摩尔分数的影响

由表 ４ 可知:①相比脱甲烷塔顶不加重烃ꎬ加入

重烃时乙烷回收率和 ＣＯ２ 冻堵裕量均较高ꎬ说明向

脱甲烷顶加入重烃既能提高乙烷回收率又能提高

ＣＯ２ 冻堵裕量ꎮ ②相比不加重烃ꎬ向塔顶加入重烃

时外输气中丙烷摩尔分数明显增大ꎬ说明向塔顶加

入重烃在提高乙烷回收率和 ＣＯ２ 冻堵裕量的同时

重烃损失量增加ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ脱甲烷塔顶加入重烃时各个塔板

上气液两相中 ＣＯ２ 摩尔分数明显低于不加重烃时ꎬ
说明加入重烃对脱甲烷塔上部的 ＣＯ２ 具有吸收效

果ꎬ越接近塔顶重烃加入口ꎬ吸收效果越明显ꎮ
由图 ５ 可知ꎬ相比脱甲烷塔顶不加重烃ꎬ加入重

烃时脱甲烷塔上部各塔板上气相乙烷摩尔分数均较

低且气相甲烷摩尔分数均较高ꎬ越接近塔顶重烃加

入口ꎬ气相乙烷和甲烷摩尔分数差距越大ꎬ说明加入

重烃对脱甲烷塔顶气相中的乙烷具有冷凝效果ꎬ能减

小外输干气中乙烷组分摩尔分数ꎬ提高乙烷回收率ꎮ

４　 改进流程特性分析

ＲＳＶＰ 流程的特性是向脱甲烷塔顶加入重烃ꎬ
这能提高乙烷回收率和 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎬ但会引起脱

甲烷塔顶干气中的丙烷摩尔分数增高ꎬ增加了丙烷
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等重烃损失ꎮ 为控制丙烷等重烃损失量在合理范围

内ꎬ需对 ＲＳＶＰ 流程进行特性分析ꎬ特性参数为预冷

分离器温度和液相分流比ꎮ 原料气气质为富气一

时ꎬ预冷分离温度和预冷分离器液相分流比对乙烷

回收率和脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量及外输气中丙烷

流量的影响如图 ６~图 ８ 所示ꎮ

预冷温度:１—１０℃ꎻ２—１４℃ꎻ３—１８℃ꎻ４—２２℃

图 ６　 预冷分离器温度和液相分流比

对乙烷回收率的影响

预冷温度:１—１０℃ꎻ２—１４℃ꎻ３—１８℃ꎻ４—２２℃

图 ７　 预冷分离器温度和液相分流比

对 ＣＯ２ 冻堵裕量的影响

预冷温度:１—１０℃ꎻ２—１４℃ꎻ３—１８℃ꎻ４—２２℃

图 ８　 预冷分离器温度和液相分流比

对丙烷损失量的影响

由图 ６ 可知:①预冷分离温度越低ꎬ乙烷回收率

越高ꎬ这是因预冷分离温度越低ꎬ预冷分离器液相越

大ꎬ同一液相分流比下进入脱甲烷塔顶的重烃量越

多ꎬ对塔顶气相乙烷的冷凝效果越好ꎮ ②随着预冷

分离器液相分流比增加ꎬ乙烷回收率逐渐增高ꎬ但增

涨幅度逐渐变缓ꎬ最终保持在 ９５％左右ꎬ这是因随

着液相分流比增加ꎬ进入脱甲烷塔顶的重烃增多ꎬ重

烃对气相中乙烷冷凝越多ꎬ但重烃过多时ꎬ气相中乙

烷摩尔分数微小ꎬ重烃对乙烷的冷凝效果减弱ꎮ
由图 ７ 可知:①当预冷分离器液相分流比为零ꎬ

即不向脱甲烷塔顶加入重烃时ꎬ预冷分离温度越低ꎬ
脱甲烷塔内 ＣＯ２ 冻堵裕量越低ꎬ这是因预冷分离温

度越低ꎬ预冷分离器液相量越大ꎬ更多的重烃进入脱

甲烷塔下部ꎬ对脱甲烷塔上部的 ＣＯ２ 吸收效果减

小ꎮ ②随着预冷分离器液相分流比增加ꎬ进入脱甲

烷塔顶的重烃增多ꎬ脱甲烷塔内 ＣＯ２ 冻堵裕量逐渐

增高ꎬ但增涨幅度逐渐变缓ꎬ最终保持在 ５~６℃ꎮ 这

是因随着液相分流比增加ꎬ进入脱甲烷塔顶的重烃

增多ꎬ重烃对 ＣＯ２ 吸收效果越大ꎬ但重烃过多时ꎬ脱
甲烷塔上部 ＣＯ２ 摩尔分数微小ꎬ重烃对 ＣＯ２ 的吸收

效果减弱ꎮ
由图 ８ 可知:随着预冷分离器液相分流比增加ꎬ

外输气中丙烷流量也增高ꎬ并且预冷分离温度越低ꎬ
外输气中丙烷流量越高ꎮ 这是因预冷分离器液相分

流比增加和预冷分离温度降低均会使进入脱甲烷塔

顶的重烃量增多ꎬ重烃通过自身气化来吸收 ＣＯ２ 和

冷凝乙烷ꎬ使得外输气中丙烷摩尔分数升高ꎬ外输气

中丙烷流量在 ５０~１００ ｋｇ / ｈꎮ
综合分析图 ６ ~图 ８ 可知ꎬＲＳＶＰ 流程通过向脱

甲烷塔顶加入重烃保持较高的乙烷回收率和 ＣＯ２

冻堵裕量ꎬ但增加外输气中丙烷等重组分摩尔分数ꎮ
预冷分离温度保持在 １０~１５℃且预冷分离器液相分

流比保持在 ６０％~８０％时较为适宜ꎮ

５　 结论

(１)富气中重烃含量多且冷凝率高ꎬ基于 ＲＳＶ
流程提出了一种抗 ＣＯ２ 冻堵能力强的富气乙烷回

收流程———ＲＳＶＰ 流程ꎬ该流程采用预冷分离器分

离出富气中的重烃ꎬ部分重烃与外输回流气一起进

入脱甲烷塔顶部ꎬ能提高脱甲烷塔抗 ＣＯ２ 冻堵能力ꎮ
(２)不论原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数如何变化ꎬ

ＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量均比 ＲＳＶ 流程高 ４℃以

上ꎻ原料气气质越富ꎬＲＳＶＰ 流程的 ＣＯ２ 冻堵裕量比

ＲＳＶ 流程高得越多ꎬＲＳＶＰ 流程的抗 ＣＯ２ 冻堵能力

明显强于 ＲＳＶ 流程ꎮ
(３)ＲＳＶＰ 流程通过向脱甲烷塔顶加入重烃ꎬ降

低了脱甲烷塔顶 ＣＯ２ 摩尔分数和气相乙烷摩尔分

数ꎬ说明重烃对 ＣＯ２ 具有吸收作用且对气相乙烷具

有冷凝作用ꎬ能提高脱甲烷塔抗 ＣＯ２ 冻堵能力和乙

烷回收率ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２１６ 页)
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３　 结论

设计沉淀＋反渗透＋纳滤多级组合工艺处理氯

化钛渣ꎬ由实验数据可知本工艺不仅可使氯化钛渣

废水达标排放ꎬ更可回收利用金属离子ꎬ实现固废资

源化ꎮ 根据各单元水质分析结果ꎬ得出以下结论ꎮ
(１)氯化钠的最终浓度为 ７９ ０９２􀆰 ５ ｍｇ / Ｌꎬ约为

７􀆰 ９％ꎬ与最终目标 ８％只差 ０􀆰 １％ꎬ可以说实验基本

成功ꎮ 因为考虑到工厂连续化大批量生产ꎬ盐的浓

度会逐渐循环越来越高ꎬ在工厂中较容易实现 ８％ꎮ
(２)各种金属离子以及硫酸根离子浓度均未超

过上限ꎬ表明出水的纯度也达到了目标要求ꎮ
(３)在纳滤工艺中ꎬ目标离子氯离子的截留率

较高ꎬ达到了 ３７􀆰 ６７％ꎮ 因为纳滤膜本不能截留住

氯离子ꎬ但是由于氯离子浓度较高ꎬ且设备压力不

够ꎬ所以氯离子有小部分被截留在纳滤浓液中ꎮ 但

是由于该工艺为闭路循环ꎬ所以氯离子还在整个体

系之中ꎬ没有浪费ꎮ
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　 　 (上接第 ２１０ 页)
　 　 (４)ＲＳＶＰ 流程保持较高的乙烷回收率和 ＣＯ２

冻堵裕量是以增加外输气中丙烷等重组分摩尔分数

为代价ꎮ 预冷分离温度保持在 １０~１５℃且预冷分离

器液相分流比保持在 ６０％~８０％较为适宜ꎮ
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