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原料气变富对轻烃回收装置
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摘要:通过对当前轻烃回收装置研究发现ꎬ原料气组分变富导致处理量下降ꎬ冷箱超过设计负荷 １７􀆰 ６９％ꎬＣ３ 回收率下降

２􀆰 ６４％ꎬ通过分析确定冷箱成为了装置操作的短板ꎬ提出了采用丙烷制冷系统降低脱乙烷塔顶气温度的优化对策ꎬ并计算确定

单套装置的丙烷制冷系统负荷为 ３ ０００ ｋＷꎮ 优化后冷箱负荷和膨胀机负荷降低ꎬ有利于设备的稳定运行ꎬ同时 Ｃ３ 组分回收率

达到设计值ꎬ液化气和稳定轻烃产品分别增加 ８􀆰 ０１％和 ４􀆰 ９１％ꎬ优化后的经济效益十分明显ꎮ
关键词:轻烃回收ꎻ组分变富ꎻ冷箱ꎻＣ３ 回收率ꎻ丙烷制冷ꎻ经济效益
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　 　 轻烃回收是将天然气中的轻烃分离并处理后生

产不同产品ꎬ主要有乙烷、丙烷、丁烷、液化气、稳定

轻烃ꎬ根据产品需求采用不同的生产工艺ꎮ 轻烃回

收的方法主要分为吸附法、油吸收法和冷凝分

离法[１－２]ꎮ
塔里木油田轻烃回收厂拥有目前全国规模最大

的回收装置ꎬ设计处理量达到 １００×１０８ ｍ３ / ａꎬ液化气

产品 ３８􀆰 １７×１０４ ｔ / ａꎬ稳定轻烃产品 ７􀆰 １１×１０４ ｔ / ａꎬ设
置 ２ 套轻烃回收装置ꎬ单套规模 １ ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ采
用膨胀机制冷＋ＤＨＸ 工艺[３－６]ꎬ属于冷凝分离法ꎮ

２０１８ 年塔里木油田中轮南、桑吉、哈得、哈拉哈

塘等油田的伴生气作为原料气接入轻烃回收厂ꎬ导
致进站原料气的组分变富ꎬ对轻烃回收装置的操作

造成了一定的影响ꎬ产品产量虽然没有下降ꎬ但是装

置处理量达不到设计规模ꎬ同时装置 Ｃ３ 组分的收率

下降ꎬ导致部分原料气未进行完全处理ꎬ经济效益没

有完全最大化ꎮ 因此本研究针对原料气组分变富对

轻烃回收装置的影响进行全面分析和模拟计算ꎬ并
开展问题的应对优化措施研究ꎬ对轻烃回收装置的

操作及优化具有重要的指导意义ꎮ

１　 轻烃回收装置现状

１􀆰 １　 装置工艺简介

原料气进站后先进行分子筛脱水和脱汞ꎬ防止

轻烃回收装置发生冻堵和冷箱腐蚀[７]ꎮ 轻烃回收

采用直接换热工艺[８]:从脱水脱汞装置来的原料气

３１℃、５􀆰 ８０ ＭＰａꎬ进入冷箱预冷至－４５􀆰 ５℃后气液分

离ꎬ液相节流降压至 ３􀆰 ９０ ＭＰａ 经冷箱复热到 １５℃
后进入脱乙烷塔下部ꎻ气相进入膨胀机膨胀端膨胀

至 ３􀆰 ３５ ＭＰａ 后进入 ＤＨＸ 塔下部ꎮ ＤＨＸ 塔顶气经
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冷箱复热至 ２８℃ 进入膨胀机压缩端增压至下游ꎮ
ＤＨＸ 塔底液烃经泵增压进入冷箱复热至－１８℃后ꎬ
进入脱乙烷塔中部ꎮ 脱乙烷塔顶气至冷箱冷却至

－３３℃后进入脱乙烷塔回流罐进行气液分离ꎬ液相

经回流泵增压至脱乙烷塔顶部作为回流ꎻ气相至冷

箱进一步冷却至 － ６９℃ 后经 ＤＨＸ 塔回流罐进入

ＤＨＸ 塔顶部ꎮ 脱乙烷塔底液相节流到 １􀆰 ９０ ＭＰａ 后

至脱丁烷塔进行分馏ꎬ生产液化气和 １＃稳定轻烃产

品ꎮ 流程见图 １ꎮ

１—冷箱ꎻ２—低温分离器ꎻ３—膨胀机ꎻ４—ＤＨＸ 塔ꎻ５—增压泵ꎻ
６—分离器ꎻ７—回流泵ꎻ８—脱乙烷塔ꎻ９—脱丁烷烷塔ꎻ
１０—空冷器ꎻ１１—分离器ꎻ１２—回流泵ꎻ１３—水冷器

图 １　 轻烃回收工艺流程

１􀆰 ２　 装置运行现状

原设计的原料气组成见表 １ꎬ目前原料气组分

见表 ２ꎬ由表 １ 和表 ２ 可以看出目前原料气中 Ｃ２ ~
Ｃ８ 组分均有所上升ꎮ 装置处理数据:Ⅰ套装置处理

量 １ ４３５×１０４ ｍ３ / ｄꎬ液化气产量 ５７０ ｔ / ｄꎬ稳定轻烃

产量 １３０ ｔ / ｄꎮ 其他主要运行参数见表 ３ꎬ从表 ３ 可

以看出原料气压力比设计值高 ０􀆰 １８ ＭＰａꎬ膨胀后压

力比设计值低 ０􀆰 １５ ＭＰａꎬＤＨＸ 塔和脱乙烷塔的操

作压力均相应降低 ０􀆰 ２５ ＭＰａꎮ
表 １　 原设计原料气组成

组分名称 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４

摩尔分数 / ％ ８９􀆰 ２４１５ ６􀆰 ２９０３ １􀆰 ３９０１ ０􀆰 ２５３０

组分名称 ｎＣ４ ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６

摩尔分数 / ％ ０􀆰 ２６７０ ０􀆰 ０７９０ ０􀆰 ０６１０ ０􀆰 ０４６０

组分名称 Ｃ７＋ ＣＯ２ Ｎ２ 合计

摩尔分数 / ％ ０􀆰 ０３９０ ０􀆰 ９０３０ １􀆰 ４３０１ １００􀆰 ００００

表 ２　 当前原料气组成

组分名称 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４ ｎＣ４

摩尔分数 / ％ ８８􀆰 ８０４１ ６􀆰 ５９７７ １􀆰 ４３５１ ０􀆰 ２９３８ ０􀆰 ２７１１

组分名称 ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６ Ｃ７ Ｃ８＋

摩尔分数 / ％ ０􀆰 ０７６８ ０􀆰 ０７２８ ０􀆰 ０５０５ ０􀆰 ０５３８ ０􀆰 ０１４４

组分名称 ＣＯ２ Ｎ２ 合计 　 　

摩尔分数 / ％ ０􀆰 ９０１５ １􀆰 ４２７８ １００􀆰 ００００ 　 　

表 ３　 装置运行参数

参数名称 设计值 目前值

原料气温度 / ℃ ３１􀆰 ０ １９􀆰 ３

原料气压力 / ＭＰａ ５􀆰 ８０ ５􀆰 ９８

低温分离器温度 / ℃ －４５􀆰 ５ －４５􀆰 ０

膨胀机膨胀后压力 / ＭＰａ ３􀆰 ３５ ３􀆰 １０

ＤＨＸ 塔顶压力 / ＭＰａ ３􀆰 ２５ ３􀆰 ００

脱乙烷塔顶压力 / ＭＰａ ３􀆰 ５５ ３􀆰 ３１

脱丁烷塔顶压力 / ＭＰａ １􀆰 ４８ １􀆰 ４５

２　 轻烃回收模拟分析

采用 ＨＹＳＹＳ 软件对轻烃回收装置进行工艺流

程模拟[９] ꎬ模拟流程见图２ ꎮ分别对表１和表２的

图 ２　 轻烃回收工艺模拟流程
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原料气组分以及表 ３ 的装置运行参数进行原设计模

拟和实际运行模拟ꎬ计算结果见表 ４ꎮ
表 ４　 模拟计算结果

名称 设计模拟值 实际模拟值 变化值 / ％

冷箱负荷 / ｋＷ ３９０００ ４５９００ ＋１７􀆰 ６９

膨胀机负荷 / ｋＷ ３０８７􀆰 ５ ３４６０􀆰 ７ ＋１２􀆰 ０８

脱乙烷塔底重沸器负荷 / ｋＷ ６１７５􀆰 ４ ６５３３􀆰 ２ ＋５􀆰 ７９

脱丁烷塔底重沸器负荷 / ｋＷ ４１４５􀆰 ５ ４２３７􀆰 ６ ＋２􀆰 ２２

水冷器负荷 / ｋＷ ２０８􀆰 ２ ２０４􀆰 ７ －１􀆰 ６８

原料气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １５００×１０４ １４３５×１０４ －４􀆰 ３３

ＤＨＸ 塔顶气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １４６７×１０４ １４０３×１０４ －４􀆰 ３６

ＤＨＸ 塔底液量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １６２０􀆰 ５ ３９９９􀆰 ３ ＋１４６􀆰 ７９

脱乙烷塔顶气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) ２３５􀆰 ５×１０４ ５２０􀆰 ８×１０４ ＋１２１􀆰 １５

脱乙烷塔底液量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ６８９􀆰 ３ ６９９􀆰 ３ ＋１􀆰 ４５

液化气量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ５８０􀆰 ６ ５６９􀆰 ４ －１􀆰 ９２

稳定轻烃量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １０８􀆰 １ １２９􀆰 ９ ＋２０􀆰 １７

Ｃ３ 回收率 / ％ ９８􀆰 ５２ ９５􀆰 ８８ －２􀆰 ６４

根据表 ４ 分析如下ꎮ
(１)膨胀机膨胀端压差增加 ０􀆰 ３３ ＭＰａꎬ膨胀机

负荷较原设计值增加 １２􀆰 ０８％ꎬ输出了更多的冷量

支持冷箱换热ꎬ冷箱负荷增加了 １７􀆰 ６９％ꎮ
(２)在进入装置原料气减少 ４􀆰 ３３％和 Ｃ３ 回收

率[１０－１１]减少 ２􀆰 ６４％的情况下ꎬ脱乙烷塔底液量即液

化气和稳定轻烃产量之和增加了 １􀆰 ４５％ꎮ
(３)脱乙烷塔顶气量增加 １２１􀆰 １５％ꎬＤＨＸ 塔底

液量增加 １４６􀆰 ７９％ꎬ实际脱乙烷塔顶气相冷却温度

为－２８℃ꎬ比设计值升高了 ５℃ꎬ导致脱乙烷塔顶进

料和 ＤＨＸ 塔顶进料大幅度增加ꎮ
综上所述ꎬ原料气组分变富后虽然进入装置原

料气减少ꎬ但是冷箱、膨胀机、脱乙烷塔和脱丁烷塔

的负荷均有所增加ꎬＣ３ 回收率下降ꎬ因此应采取措

施优化工艺ꎬ提高原料气处理量至设计值ꎬ提高 Ｃ３

回收率和经济效益ꎮ

３　 优化对策分析

３􀆰 １　 短板确定

冷箱的计算参数对比见表 ５ꎬ由于原料气进装

置温度降低 １１􀆰 ５℃ꎬ冷箱的原料气和 ＤＨＸ 塔顶气

的热负荷实际值比设计值少ꎬ脱乙烷塔顶气、脱乙烷

塔回流分离器气、ＤＨＸ 塔底液和低温分离器液的热

负荷实际值比设计值多ꎬ冷箱总体负荷增加了

１７􀆰 ６９％ꎬ因此冷箱已经达到最大负荷值ꎮ 膨胀机负

荷较原设计值增加 １２􀆰 ０８％ꎬ也已经达到最大负荷

值ꎬ不能进一步降低膨胀后压力增加冷量输出ꎮ
表 ５　 冷箱计算结果

物流名称

设计模拟值 实际模拟值

入口

温度 /
℃

出口

温度 /
℃

热负荷 /
ｋＷ

入口

温度 /
℃

出口

温度 /
℃

热负荷 /
ｋＷ

原料气 ３１􀆰 ０ －４５􀆰 ５ －３０３０３􀆰 ３ １９􀆰 ３ －４５􀆰 ０ －２５７７８􀆰 ６

脱乙烷塔顶气 －１９􀆰 ５ －３３􀆰 ０ －３４０９􀆰 ８ －１８􀆰 ４ －２８􀆰 ０ －４６９９􀆰 ９

脱乙烷塔回流

　 分离器气

－３３􀆰 ０ －６９􀆰 ０ －５２８８􀆰 ６ －２８􀆰 ０ －６８􀆰 ５ －１５００２􀆰 ９

ＤＨＸ 塔顶气 －７３􀆰 ３ ２９􀆰 １ ３２０２９􀆰 ４ －７３􀆰 ３ １４􀆰 ０ ２５８２２􀆰 ２

ＤＨＸ 塔底液 －６９􀆰 １ －１８􀆰 ０ ５３４６􀆰 ６ －７３􀆰 ６ －１２􀆰 ９ １７７０２􀆰 ５

低温分离器液 －５５􀆰 ７ １５􀆰 ０ １６２５􀆰 ７ －５９􀆰 ４ １４􀆰 ２ １９５６􀆰 ７

脱乙烷塔底重沸器和脱丁烷塔底重沸器负荷分

别增加 ５􀆰 ７９％和 ２􀆰 ２２％ꎬ重沸器负荷设计时取值

２５％余量ꎬ而且实际操作温度低于设计运行温度ꎬ因
此脱乙烷塔底重沸器和脱丁烷塔底重沸器有富余

量ꎬ经计算脱乙烷塔和脱丁烷塔虽然负荷增加但还

在操作范围内也有富余量ꎮ 因此ꎬ冷箱和膨胀机成

为工艺需要优化的短板ꎮ
３􀆰 ２　 优化对策及分析

膨胀机利用天然气进行绝热膨胀对外做功ꎬ消
耗内能达到天然气温度大幅度降低的制冷效

果[１２－１３]ꎬ若采用串联膨胀机的措施势必导致 ＤＨＸ
塔操作压力下降[１４]ꎬ而且膨胀机出口制冷温度已达

到设计值ꎬ新串膨胀机出口制冷温度会进一步降低ꎬ
会导致下游设备低于设计下限温度ꎬ因此串联膨胀

机的措施不可行ꎮ
为了增加冷量的输入ꎬ对 ６ 股物料进行分析ꎬ３

股冷流股的进冷箱[１５]温度－５９􀆰 ６ ~ －７３􀆰 ６℃ꎬ进一步

降低物料温度比较困难ꎬ３ 股热流股中脱乙烷塔顶

气和脱乙烷塔回流分离器气可进行再冷却ꎬ进口温

度均高于 － ４０℃ꎬ 能采用丙烷制冷系统进行冷

却[１６－１７]ꎬ脱乙烷塔顶气的进出口温度均高于脱乙烷

塔回流分离器气ꎬ而且脱乙烷塔回流分离器气来自

于脱乙烷塔顶气ꎬ即脱乙烷塔顶气出口温度降低后

脱乙烷塔回流分离器气入口温度也会降低ꎬ因此只

需采用丙烷制冷系统降低脱乙烷塔顶气温度即可ꎮ
在设计值下计算新建丙烷系统的制冷负荷ꎬ即

进装置气量 １ ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ膨胀机膨胀端出口压

力 ３􀆰 ３５ ＭＰａꎬ采用 ＨＹＳＹＳ 软件进行模拟计算ꎬ模拟

见图 ３ꎬ计算结果见表 ６ꎮ

􀅰２０２􀅰



２０２０ 年 ９ 月 郭玉环:原料气变富对轻烃回收装置影响分析及对策

图 ３　 增加丙烷系统轻烃回收工艺模拟流程

表 ６　 增加丙烷系统优化模拟计算结果

名称 设计模拟值 优化模拟值 变化值 / ％

丙烷制冷系统负荷 / ｋＷ ０ ３０００ —
冷箱负荷 / ｋＷ ３９０００ ４２７４０ 　 ＋９􀆰 ５９
膨胀机负荷 / ｋＷ ３０８７􀆰 ５ ３１６０􀆰 ５ ＋２􀆰 ３６
脱乙烷塔底重沸器负荷 / ｋＷ ６１７５􀆰 ４ ７４１３􀆰 ０ ＋２０􀆰 ０４
脱丁烷塔底重沸器负荷 / ｋＷ ４１４５􀆰 ５ ４５３１􀆰 ９ ＋９􀆰 ３２
水冷器负荷 / ｋＷ ２０８􀆰 ２ ２２０􀆰 １ ＋５􀆰 ７１

原料气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １５００×１０４ １５００×１０４ ０

ＤＨＸ 塔顶气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) １４６７×１０４ １４６６×１０４ －０􀆰 ７４

ＤＨＸ 塔底液量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １６２０􀆰 ５ ３４３０􀆰 ４ ＋１１１􀆰 ６８

脱乙烷塔顶气量 / (ｍ３􀅰ｄ－１) ２３５􀆰 ５×１０４ ４９３􀆰 ０×１０４ ＋１０９􀆰 ３４

脱乙烷塔底液量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ６８９􀆰 ３ ７４４􀆰 ５ ＋８􀆰 ０１

液化气量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ５８０􀆰 ６ ６０９􀆰 １ ＋４􀆰 ９１

稳定轻烃量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １０８􀆰 １ １３５􀆰 ９ ＋２５􀆰 ７１
Ｃ３ 回收率 / ％ ９８􀆰 ５２ ９８􀆰 ６４ ＋０􀆰 １２

根据表 ４ 和表 ６ꎬ新增 ３ ０００ ｋＷ 丙烷制冷系统

后ꎬ与目前装置相比冷箱负荷和膨胀机负荷均降低ꎬ
但是由于液量增加ꎬ脱乙烷塔底重沸器、脱丁烷塔底

重沸器和水冷器负荷均增加ꎬ液化气量、稳定轻烃量

均增加ꎬＣ３ 回收率超过设计模拟值 ０􀆰 １２％ꎮ
另外ꎬ以冷箱最大负荷 ４５ ９００ ｋＷ 和丙烷制冷

负荷 ３ ０００ ｋＷ 为条件计算轻烃回收装置的最大处

理能力为 １ ６１０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ液化气量达到 ６４９􀆰 ２ ｔ / ｄ
和稳定轻烃量达到 １４５􀆰 ９ ｔ / ｄꎬ分别比目前产量增加

１３􀆰 ８９％和 １２􀆰 ２３％ꎮ
３􀆰 ３　 经济效益分析

按照达到装置处理量 １ ５００×１０４ ｍ３ / ｄ 进行经

济效益分析如下ꎮ

液化气产品增加收入: ３９􀆰 １ ｔ / ｄ × ３３３ ｄ × ２ ×
０􀆰 ４ 万元 / ｔ ＝ １０ ４１６􀆰 ２４ 万元ꎻ轻烃产品增加收入:
５􀆰 ９ ｔ / ｄ×３３３ ｄ×２×０􀆰 ３５ 万元 / ｔ ＝ １ ３７５􀆰 ２９ 万元ꎻ新
增 ２ 套 ３ ０００ ｋＷ 丙烷制冷系统投资估算:７ ６００ 万

元ꎻ年运行电费:１ ５００ ｋＷ×８ ０００ ｈ×０􀆰 ５６ 元 / ｋＷｈ×２＝
１ ３４４ 万元ꎻ年装置维护费:３８０ 万元ꎻ效益 ＝收入－
支出 ＝ １０ ４１６􀆰 ２４ ＋ １ ３７５􀆰 ２９ － ７ ６００ － １ ３４４ － ３８０ ＝
２ ４６７􀆰 ５３ 万元ꎮ

通过上述效益分析ꎬ当年就可完全将投资回收ꎬ
还剩余 ２ ４６７􀆰 ５３ 万元ꎮ 若按装置最大处理量 １ ６１０×
１０４ ｍ３ / ｄꎬ经济效益将更加明显ꎮ

４　 结论

通过对轻烃回收装置的模拟分析计算和改造经

济效益分析ꎬ得出以下结论ꎮ
(１)原料气组分变富导致轻烃回收装置处理量

达不到设计值ꎬ冷箱负荷超出设计 １７􀆰 ６９％ꎬＣ３ 组分

的回收率下降 ２􀆰 ６４％ꎮ
(２)通过短板分析确定了冷箱制约了装置操作

空间ꎬ提出了采用丙烷制冷系统降低脱乙烷塔顶气

温度的优化对策ꎬ并通过优化措施进行模拟计算ꎬ确
定单套装置的丙烷制冷系统负荷为 ３ ０００ ｋＷꎬ优化

后冷箱负荷和膨胀机负荷降低ꎬ有利于设备的稳定

运行ꎬ同时 Ｃ３ 组分回收率达到设计值ꎬ液化气和稳

定轻烃产品分别比目前增加 ８􀆰 ０１％和 ４􀆰 ９１％ꎮ
(３)优化后的经济效益明显ꎬ当年就完全可以

回收投资ꎬ优化措施应及早实施ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２０８ 页)
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较好的再生性能ꎬ可以多次再生ꎬ再生后的吸附剂出

口浓度和硫容均可以达到新鲜剂的要求ꎮ
(３)吸附剂脱总硫性能:吸附剂对于模拟原料

油中的硫醇、硫醚、噻吩和二硫化物均具有较好的吸

附性能ꎬ出口浓度可以达到 ２ ｎｇ / μＬ 以下ꎬ对于总硫

的脱除出口浓度也可以达到 ２ ｎｇ / μＬ 以下ꎮ
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