
第 ４０ 卷增刊 现代化工 Ｏｃｔ. ２０２０
２０２０ 年 １０ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

轻烃终馏点超标工艺优化研究
解鲁平１∗ꎬ庹　 浩１ꎬ薛　 剑１ꎬ于风杰２ꎬ刘卫星１ꎬ高昌保１ꎬ李　 岩１ꎬ陈英敦１

(１.塔里木油田公司ꎬ新疆 库尔勒 ８４１０００ꎻ ２.中油辽河工程有限公司ꎬ辽宁 盘锦 １２４０１０)
摘要:凝析气田采用浅冷轻烃回收工艺ꎬ由于浅冷工艺的制冷温度偏高ꎬ使凝析气中重烃组分含量高ꎬ导致终馏点温度高ꎬ

影响轻烃的产品质量ꎮ 通过分析轻烃终馏点超标的原因ꎬ对处理站预冷单元进行改造ꎬ新建换热器设置在原料气预冷器之后ꎬ
原料气分水器设置在原料气预冷器之间ꎮ 根据软件模拟ꎬ改造后的装置解决了轻烃终馏点超标的问题ꎮ
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　 　 凝析气田通常采用浅冷轻烃回收工艺ꎬ装置的

产品为干气、凝析油、液化气和稳定轻烃ꎮ 稳定轻烃

主要质量指标见表 １ꎬ执行标准 ＧＢ ９０５３—２０１３[１]

(以下简称“标准”)ꎮ
表 １　 稳定轻烃主要质量指标(ＧＢ ９０５３—２０１３)

项目
质量指标

１ 号 ２ 号

饱和蒸汽压 / ｋＰａ ７４~２００ 夏<７４

冬<８８

馏程 　 　

　 １０％蒸发温度 / ℃ ꎬ≥ — ３５

　 ９０％蒸发温度 / ℃ ꎬ≤ １３５ １５０

　 终馏点 / ℃ ꎬ≤ １９０ １９０

　 ６０％蒸发率 实测 —

硫含量 / ％ ０􀆰 ０５ ０􀆰 １０

机械杂质及水分 无 无

铜片腐蚀级ꎬ≤ １ １

颜色 / 赛波特色号ꎬ≥ ＋２５ —

　 　 注:冬季指从 ９ 月 １ 日至第二年 ２ 月 ２９ 日间ꎮ

通过对凝析气田稳定轻烃产品进行抽检发现ꎬ
部分产品质量参数不能满足标准中 ２ 号稳定轻烃

“终馏点不高于 １９０℃”的要求ꎬ存在终馏点超标的

问题ꎮ

１　 原因分析

１􀆰 １　 组分影响

终馏点与轻烃组成中各单组分的常压沸点有

关ꎬ如图 １ 所示ꎬ常压沸点随着组分碳原子数的增加

而增加ꎬＣ１０的沸点为 １７４℃ꎬ而 Ｃ＋
１１重烃的沸点均超

过 １９０℃ꎮ 标准中要求稳定轻烃终馏点不高于

１９０℃ꎬ即控制轻烃中 Ｃ＋
１１重烃的含量ꎮ

图 １　 轻烃组成中各单组分的常压沸点
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１􀆰 ２　 重烃来源

凝析气田典型的脱水脱烃装置工艺流程中ꎬ
进入轻烃回收系统的 Ｃ＋

１１重烃主要来自分水器出

口原料气、一级闪蒸气、中压气[２] ꎮ 分水器出口原

料气中的 Ｃ＋
１１重烃摩尔百分比(下同)为 ０􀆰 ０１４ ５％

(７００􀆰 ５２ ｋｇ / ｈ)ꎬ一级闪蒸气中的 Ｃ＋
１１ 重烃含量为

０􀆰 ００４ １％(０􀆰 ３７４ ０ ｋｇ / ｈ)ꎬ中压气中的 Ｃ＋
１１重烃含量

为 ０􀆰 ００２ ８％(０􀆰 ５４３ １ ｋｇ / ｈ)ꎻ装置出口干气的 Ｃ＋
１１重

烃含量为 ０ꎬ稳定轻烃的 Ｃ＋
１１ 重烃含量为 ２􀆰 １９９％

(７００􀆰 ２３ ｋｇ / ｈ)ꎮ ３ 股气中分水器出口原料气的 Ｃ＋
１１

重烃含量占比为 ９９􀆰 ８７％ꎬ一级闪蒸气和中压气的

气量分别为 ３􀆰 １２ 万 ｍ３ / ｄ 和 ６􀆰 ８４ 万 ｍ３ / ｄꎬ相比原

料气量小得多ꎬ且 Ｃ＋
１１重烃含量也很少ꎬ因此分水器

出口原料气中的 Ｃ＋
１１重烃含量对轻烃终馏点起决定

性作用ꎬ应为主要控制对象ꎮ

２　 技术路线选取

凝析气在 １０􀆰 ７０ ＭＰａＧ 压力下ꎬ原料气液化率

主要与温度有关ꎬ如图 ２、图 ３ 所示ꎮ 选择在重烃

Ｃ＋
１１液化率较高时的温度下进行分离ꎬ可控制重烃

Ｃ＋
１１含量ꎮ

图 ２　 原料气液化率随温度变化曲线图

１—Ｃ＋
１１ꎻ２—Ｃ１０ꎻ３—Ｃ９

图 ３　 原料气中重组分液化温度曲线图

进站原料气在整个冷凝分离过程中经过 ３ 次分

离ꎬ初次分离(气液分离器)和 ２ 次分离(原料气分

水器)出的凝液至凝析油闪蒸系统ꎻ３ 次分离(低温

分离器)出的凝液至凝液分馏系统ꎮ ２ 次分离温度

为 ４０℃ꎬ 该温度下重烃 Ｃ＋
１１ 液化率较低ꎬ 约 为

１９􀆰 ４％ꎬ剩余重烃 Ｃ＋
１１全部经低温分离器分离后进入

凝液分馏系统ꎮ
根据对处理厂冷凝分离流程中温度梯度及分离

级数的分析ꎬ降低原料气分水器操作温度或增加分

离设施均可降低 Ｃ＋
１１重烃含量ꎮ 持续降温至 ２５℃以

下进行再次分离可将重烃组分进一步分出ꎬ保证轻

烃终馏点不超标ꎮ 通过对原料气水合物形成温度的

分析ꎬ１０􀆰 ７０ ＭＰａ 下的水合物形成温度为 １８􀆰 ８℃ꎬ在
不加入防冻剂的情况下进行有效分离的温度应高于

水合物形成温度 ３ ~ ５℃ꎬ即最低 ２２℃ꎬ因此最佳分

离温度范围为 ２２ ~ ２５℃ꎬ在此温度下既能满足轻烃

终馏点不超标ꎬ也能最大限度地减少防冻剂的加

入[３]ꎬ同时使少量重组分尽量进入醇烃液ꎬ能够最

大量地生产轻烃产品ꎮ

３　 解决方案

目前原料气分水器的液相出口去凝析油一级闪

蒸罐ꎬ若在新建换热器注入乙二醇ꎬ醇液将随凝析油

去一级闪蒸罐ꎬ乙二醇不能被有效回收ꎬ因此必须控

制分离温度高于 ２２℃ꎮ 为使轻烃终馏点满足要求ꎬ
新建换热器原料气出口温度低于 ２５℃ꎬ同时为了最

大限度地提高稳定轻烃产量ꎬ需要分离温度尽量高

一些ꎮ 综上所述ꎬ新建换热器原料气出口温度定为

２５℃较为合适ꎮ
新建换热器的位置有两种:方案 １ꎬ新建换热器

在空冷器之后ꎬ原料气分水器设置在原料气预冷器

Ａ 之前ꎻ方案 ２ꎬ新建换热器在原料气预冷器 Ｄ 之

后ꎬ原料气分水器设置在原料气预冷器 Ｂ 和 Ｃ 之

间ꎬ原料气分水器分离出的水和凝析油进入凝析油

稳定系统ꎮ
方案 １ 中新建换热器的原料气换热温差为

１５℃ꎬ干气进气温度为－２７℃ꎻ方案 ２ 中新建换热器

的原料气换热温差为 ８􀆰 ５℃ꎬ干气进气温度为 －
２２􀆰 ８℃ꎮ 虽然方案 ２ 换热器材料与方案 １ 不一致ꎬ
价格稍贵ꎬ但是方案 ２ 换热器的换热面积较方案 １
换热器减小了约 ４０％ꎬ因此推荐方案 ２ꎬ并对其效果

进行了考察ꎮ
方案 ２ 凝析油量增加ꎬ而参与凝液分馏的凝液

量较少ꎬ液化气和轻烃产量减少ꎻ注醇点数量减少ꎬ
总注醇量减少ꎻ轻烃终馏点满足规范要求ꎮ 改造后

对装置进行模拟计算ꎬ结果见表 ２ꎮ
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表 ２　 模拟计算结果

项目 改造前 改造后 变化幅度 / ％

原料气预冷后温度 / ℃ ４０ ４０ 　

原料气分离器分离温度 / ℃ ４０ ２５ 　

预冷器 Ｂ 原料气出口温度 / ℃ １７ ２５ 　

预冷器 Ｄ 原料气出口温度 / ℃ －８􀆰 ５ ０ 　

新建换热器原料气出口温度 / ℃ — －８􀆰 ５ 　

乙二醇注入量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５４１７ ２４７９ －５４􀆰 ２

Ｊ－Ｔ 阀后温度 / ℃ －２７ －２７ 　

液化气产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) １５４􀆰 ６ １４２􀆰 ９ －７􀆰 ６

轻烃产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ４３９􀆰 ８ ３８３􀆰 ２ －１２􀆰 ９

凝析油产量 / ( ｔ􀅰ｄ－１) ７７９􀆰 ７ ８３１􀆰 ４ ６􀆰 ６

轻烃终馏点 / ℃ １９８􀆰 ９ １８４􀆰 ４ 　

由表 ２ 可知ꎬ改造后液化气产量减少了 １１􀆰 ７ ｔ /
ｄꎬ轻烃产量减少了 ５６􀆰 ６ ｔ / ｄꎬ凝析油产量增加了

５１􀆰 ７ ｔ / ｄꎬ总液烃量减少了 １６􀆰 ６ ｔ / ｄꎮ 液烃产量减

少的主要原因是分离温度下降ꎬ原料气中重组分

去凝析油的同时也携带了少量轻组分ꎮ 注醇量减

少一半以上ꎬ主要是由于原料气分水器在 ２５℃ 下

分离掉更多的水ꎬ后续原料气中的水溶解乙二醇

的量大大减少ꎬ可以实现乙二醇再生装置一用一

备ꎬ有效降低能耗ꎮ

４　 结论

(１)从轻烃组成及烷烃物理性质分析ꎬ组分中

Ｃ＋
１１重组分含量稍高ꎬ易导致轻烃终馏点超标ꎮ

(２)经研究得出优化的冷凝分离流程ꎬ如控制

冷凝分离温度、适宜温度下增加分离设施等ꎬ可降低

轻烃中 Ｃ＋
１１重组分含量ꎬ有效控制轻烃终馏点ꎮ

(３)通过模拟计算ꎬ在原料气 /干气预冷器之间

设分离设施可实现 Ｃ＋
１１重烃的有效分离ꎬ前提是保

证原料气在 ２５℃以下冷凝分离ꎬ分离出的重烃至凝

析油稳定系统ꎮ 此时轻烃终馏点满足规范要求ꎮ
通过对工艺流程进行优化ꎬ不仅降低了轻烃终

馏点ꎬ且减少了注乙二醇量ꎬ降低了运行成本ꎮ 因

此ꎬ本研究对将来新建天然气处理装置有一定的指
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二甲基吡啶产品、９８􀆰 ３％的三甲基吡啶产品、苯胺和
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