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摘要:研究了 ＲＳＶ 流程 ＣＯ２ 冻堵机理和控制手段ꎬＲＳＶ 流程可以通过控制合理的工艺参数和设置预分离器的方式控制冻

堵ꎻ分析了 ＲＳＶ 流程和脱甲烷塔中 ＣＯ２ 的分布规律ꎬ结果表明ꎬ控制凝液产品中 ＣＯ２ 含量需要将脱甲烷塔下部的 ＣＯ２ 气化并
使得之进入上部ꎻ在 ＲＳＶ 流程基础上ꎬ改进双塔 ＲＳＶＣ 流程ꎬ双塔设置可以实现脱甲烷塔顶气相对吸收塔底部液相中 ＣＯ２ 进行
汽提ꎬ提高吸收塔中的 ＣＯ２ 浓度ꎬ设置预分离器可以在吸收塔气相中 ＣＯ２ 含量升高后控制 ＣＯ２ 冻堵ꎮ ＲＳＶ 和 ＲＳＶＣ 流程对比
结果表明ꎬＲＳＶＣ 流程在几乎不影响乙烷收率情况下ꎬ使凝液产品中的 ＣＯ２ 含量能降低约 ２􀆰 ４％ꎮ
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　 　 天然气乙烷回收是指回收天然气中的乙烷和更

重的烃类组分ꎬ以增加天然气生产价值ꎬ控制输气管

道中的烃露点ꎮ 目前采用低分分离法进行乙烷回收

的技术已经较为成熟ꎬ国内也开始建设大型乙烷回

收装置ꎮ
在乙烷回收过程中ꎬ原料气通常含有一定量的

ＣＯ２ꎬ对于乙烷回收流程中 ＣＯ２ 的问题研究主要集

中在控制装置冻堵的方面ꎬ相关研究人员对 ＣＯ２ 冻

堵机理等进行了研究ꎬ提出了合理的冻堵温度裕量ꎬ
分析了影响因素和控制措施ꎬ也提出了对 ＣＯ２ 适应

性更强的乙烷回收流程[１－２]ꎮ 随着乙烷回收技术发

展ꎬ我国已掌握的 ＲＳＶ 流程较上一代 ＧＳＰ 等流程对

原料气 ＣＯ２ 含量要求更低ꎬ故一些乙烷回收装置不

设置前脱 ＣＯ２ 单元[３－４]ꎮ
ＣＯ２ 和乙烷具有接近的沸点ꎬ回收乙烷时ꎬ大部

分 ＣＯ２ 也随之进入到凝液产品中ꎬ凝液产品中 ＣＯ２

含量较高ꎮ 因此ꎬ控制凝液产品中 ＣＯ２ 的含量是乙

烷回收装置面临的关键问题ꎮ
为保证凝液产品 ＣＯ２ 含量满足输送要求ꎬ需要

设置后脱碳装置ꎬ凝液产品中 ＣＯ２ 含量越高ꎬ则脱

碳系统的能耗越高ꎬ凝液产品中 ＣＯ２ 的存在直接影

响到装置的投资、运行成本ꎬ因此降低凝液产品中的

ＣＯ２ 含量具有很大的节能优势ꎮ 并且对于不脱碳直

接采用管输的凝液产品ꎬ随气田开发时间增长ꎬ天然
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气中 ＣＯ２ 含量增高ꎬ引起凝液产品中 ＣＯ２ 含量增

加ꎬ会大大降低管输过程的效率ꎮ
为解决低温分离法回收的凝液产品中高 ＣＯ２

含量导致能耗高或输送效率低的问题ꎬ进一步改进

控制凝液产品中 ＣＯ２ 含量的流程则十分必要ꎬ并且

要求改进的流程在能控制凝液产品中 ＣＯ２ 含量的

同时ꎬ乙烷回收率不能明显下降且能耗不能过度

增大ꎮ

１　 ＲＳＶ 乙烷回收流程

部分外输气再循环工艺 ( ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒꎬ
ＲＳＶ)是由美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司开发的高效乙烷回收工

艺ꎬ该流程于 ２０００ 年在美国 Ｐａｔｔｅｒｓｏｎ－ＵＴＩ 能源公

司位于路易斯安纳州的 Ｐｅｌｉｃａｎ 气体处理厂首次得

到使用[５]ꎮ
ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程如图 １ 所示ꎬ此流程的

主要特征是将部分外输气送入塔顶换热器冷凝后ꎬ
节流闪蒸作为回流进入脱甲烷塔顶部ꎬ构成一个以

甲烷为主的制冷循环ꎬ调节其流量可控制乙烷回收

率ꎮ 脱甲烷塔自上往下的第二股进料为低温分离器

气相(也可混合部分液相)经过冷冷箱降温节流进

入脱甲烷塔中上部ꎬ产生低温位的冷量ꎬ同时液烃可

吸收气相中的乙烷和 ＣＯ２ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—主冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ４—膨胀机组膨胀端ꎻ
５—脱甲烷塔ꎻ６—膨胀机组增压端ꎻ７—外输压缩机ꎻ８—空冷器ꎻ

９—水冷器ꎻⅠ—原料气ꎻⅡ—外输气ꎻⅢ—Ｃ２＋凝液

图中 φ 指物流中的 ＣＯ２ 摩尔分数

图 １　 ＲＳＶ 流程及其 ＣＯ２ 分布

ＲＳＶ 流程采用外输气回流、多股进料的设计ꎬ
流程的乙烷回收率可以灵活调节ꎬ且可达到超高的

水平(>９６％) [６－７]ꎮ 此流程具有高回收率高能耗的

特点ꎮ
国内塔里木油田、长庆油田的大型乙烷回收装

置也都采用了此流程[８]ꎬ故本文中主要以 ＲＳＶ 为基

础进行分析和改进ꎮ 为便于定量的计算分析ꎬ本文

中选取某凝析气处理厂进料条件为基础ꎬ以 ＲＳＶ 流

程为例ꎬ利用 ＨＳＹＳＹ 软件模拟得出优化参数如表 １
所示ꎮ

表 １　 ＲＳＶ 流程关键参数

关键工艺参数项目 参数值

外输气回流分流比 / ％ １２

低温分离器气相过冷比 / ％ １９􀆰 ４

低温分离器温度 / ℃ －５３

膨胀机出口 　

　 压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７

　 温度 / ℃ －８３􀆰 ７３

脱甲烷塔 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ６

　 塔顶温度 / ℃ －９９􀆰 ０

脱甲烷塔最小 ＣＯ２ 冻堵余量 / ℃ ９􀆰 ３

外输压缩机功率 / ｋＷ １９９０２

丙烷制冷循环轴功率 / ｋＷ ２２６６

总轴功 / ｋＷ ２２１６９

乙烷收率 / ％ ９５􀆰 ４０

表 ２ 为本文中定量分析所需的原料气组成ꎬ原料

气压力 ５ ＭＰａꎬ温度 ２５℃ꎬ处理量为 ８００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外
输气压力为 ５􀆰 ２ ＭＰａꎬ要求外输气压力为 ６􀆰 ２ ＭＰａꎬ
ＣＯ２ 冻堵裕量高于 ５℃ꎬ乙烷回收率高于 ９５％ꎮ

表 ２　 模拟研究的原料气组成 ％

组分 摩尔分数 组分 摩尔分数

Ｎ２ １􀆰 ４３０１ ｎ－Ｃ４ ０􀆰 ２６７０

ＣＯ２ ０􀆰 ９０３０ ｉ－Ｃ５ ０􀆰 ０７９０

Ｃ１ ８９􀆰 ２４１５ ｎ－Ｃ５ ０􀆰 ０６１０

Ｃ２ ６􀆰 ２９０３ Ｃ６ ０􀆰 ０４６０

Ｃ３ １􀆰 ３９０１ Ｃ７＋ ０􀆰 ０３９０

ｉ－Ｃ４ ０􀆰 ２５３０ 　 　

２　 乙烷回收流程 ＣＯ２ 固体控制措施

２􀆰 １　 乙烷回收流程 ＣＯ２ 冻堵条件

纯 ＣＯ２ 在温度低于－５６℃ 条件下即可形成固

体ꎬ天然气中由于 ＣＯ２ 与烃类(主要是甲烷)的相平

衡关系ꎬ其生成固体的温度较纯 ＣＯ２ 更低ꎮ
美国气体供应商协会 ＧＰＡ 对 ＣＨ４－ＣＯ２ 体系进

行了研究ꎬ通过对 ＣＨ４ －ＣＯ２ 体系定性相图和 ＣＯ２

在 ＣＨ４－ＣＯ２ 体系中溶解性数据进行分析[９]ꎬＣＯ２ 固
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体形成的机理可以归纳为:①ＣＯ２ 固体从气相中结

霜析出ꎻ②ＣＯ２ 固体从液体中结晶析出[１]ꎮ
在温度、组成一定的情况下ꎬ随着体系压力的升

高ꎬＣＯ２ 固体形成温度升高ꎬ易形成 ＣＯ２ 固体ꎮ 形

成 ＣＯ２ 固体必要条件可归纳为:足够高的压力ꎻ足
够低的温度ꎻ足够高的 ＣＯ２ 浓度[１０]ꎮ
２􀆰 ２　 ＲＳＶ 流程控制冻堵方法

(１)影响乙烷流程冻堵的主要参数

在原料气条件和流程一定的情况下ꎬ控制 ＣＯ２

冻堵的主要因素是流程中合理的操作参数ꎬ而对于

ＲＳＶ 流程中控制 ＣＯ２ 冻堵的流程参数ꎬ已有详细的

研究结果ꎮ
相关研究表明ꎬ在高压贫气条件下ꎬＲＳＶ 流程

对 ＣＯ２ 摩尔分数低于 ２％的原料气具有一定的控制

冻堵的能力ꎮ 为避免乙烷回收装置 ＣＯ２ 固体形成ꎬ
从流程中的工艺参数出发ꎬ影响因素包括脱甲烷塔

压力、低温分离器温度、低温分离器气相过冷量ꎬ低
温分离器液相过冷量、外输气回流量以及改变进料

位置[１]ꎮ
参数调节来说ꎬ控制冻堵最主要的方法是提高

脱甲烷塔压力、降低低温分离器温度ꎬ以及增加低温

分离器液相过冷量ꎮ
(２)ＲＳＶ 流程增设预分离器

控制 ＣＯ２ 冻堵的主要方法是在脱甲烷塔中上

部注入重烃组分ꎬＲＳＶ 流程重组分的来源主要为低

温分离器液相ꎬ故可以通过设置预分离器冷凝原料

气中的重组分ꎬ将更多重组分加入回流的外输气ꎬ可
以起到更好的控制冻堵的作用ꎬ流程如图 ２ 所示ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—预分离器ꎻ３—主冷箱ꎻ４—低温分离器ꎻ
５—膨胀机组膨胀端ꎻ６—脱甲烷塔ꎻ７—膨胀机组增压端ꎻ

８—外输压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ
Ⅰ—原料气ꎻⅡ—外输气ꎻⅢ—Ｃ２＋凝液

图 ２　 增设预分离器的 ＲＳＶ 流程

为分析增设预分离器后乙烷回收流程控制冻堵

能力的变化ꎬ主要考察脱甲烷塔上部(１５ 块塔板)的
冻堵裕量变化ꎮ

利用 ＨＹＳＹＳ 软件模拟增设预分离器的 ＲＳＶ 流

程ꎬ保持关键参数同表中不变ꎬ考察增设预分离器后

其中气相 ＣＯ２ 含量和 ＣＯ２ 冻堵裕量的变化ꎬ结果如

图 ３、图 ４ 所示ꎮ

１—无预分离器ꎻ２—增设预分离器

图 ３　 ＲＳＶ 流程增设预分离器前后

ＣＯ２ 含量逐板分布

１—无预分离器ꎻ２—增设预分离器

图 ４　 ＲＳＶ 流程增设预分离器前后

冻堵塔板裕量对比

分析图 ３ 中的结果可知ꎬ增设预分离器后ꎬ脱甲

烷塔低温环境下ꎬ天然气中的重烃组分对气相中的

ＣＯ２ 具有一定的吸收作用[１１]ꎮ 脱甲烷塔顶部 １ ~ ７
块板气相中 ＣＯ２ 摩尔分数降低ꎬ冻堵裕量都有所

提高ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ最小的冻堵裕量发生在第 ６ 块塔

板的位置ꎬ增加预分离器后ꎬ冻堵裕量由 ８􀆰 ２２℃增

加至 ８􀆰 ７６℃ꎬ冻堵裕量提高了 ０􀆰 ５４℃ꎮ
根据以上分析结果可知ꎬ控制 ＲＳＶ 流程中 ＣＯ２

冻堵措施可归纳为:①工艺参数方面可以通过合理

控制脱甲烷塔压力、低温分离器温度和低温分离器

液相过冷量以控制脱甲烷塔上部的 ＣＯ２ 冻堵ꎻ②在

低温分离器前设置预分离器ꎬ将预分离出的凝液汇

入回流的外输气中ꎬ利用重烃组分的吸收作用ꎬ降低

上部塔板气相中 ＣＯ２ 含量ꎮ

􀅰１２２􀅰
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３　 乙烷回收流程 ＣＯ２ 分布

３􀆰 １　 流程中 ＣＯ２ 的分布

基于表中的模拟结果ꎬ采用 ＨＹＳＹＳ 软件进一步

分析 ＲＳＶ 流程中的 ＣＯ２ 分布规律ꎬ分析流程中脱甲

烷塔相关物流的 ＣＯ２ 核销分数ꎬ结果如图 １ 所示ꎬ
流程的原料气和产品中 ＣＯ２ 组分流量及其占原料

气中 ＣＯ２ 之比见表 ３ꎮ
表 ３　 ＲＳＶ 流程原料气及产品 ＣＯ２ 流量及占比

物流名称(流程图标号) ＣＯ２ 的质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ＣＯ２ 占比 / ％

原料气(Ⅰ) １０３２４ １１０􀆰 ００

外输干气(Ⅱ) ３４７４ ３３􀆰 ６５

Ｃ２＋凝液(Ⅳ) ６８５０ ６６􀆰 ３５

分析计算图表结果可知:①由图 １ 可知ꎬＣＯ２ 在

低温分离器中大部分被分离到液相中ꎬ进而进入脱

甲烷塔中下部ꎬ使得流程中低温段的 ＣＯ２ 含量得到

控制ꎮ ②由表可知ꎬ流程中脱甲烷塔冻堵裕量为

９℃ꎬ高于允许值 ５℃ꎬ故流程中脱甲烷塔低温部分

ＣＯ２ 含量具有进一步提高的潜力ꎮ ③由于 ＣＯ２ 与

乙烷具有相似的物理性质ꎬ在脱甲烷塔中与甲烷得

到了分离ꎮ 表 ３ 中原料气中的 ＣＯ２ 主要富集在乙

烷气中(占 ６５􀆰 ７４％)ꎬ其余部分进入到外输气中ꎬ在
丙烷及更重的液态烃中只含有痕量的 ＣＯ２(含量在

１×１０－７级别)ꎮ
故控制凝液产品中的 ＣＯ２ 核心问题在于将 ＣＯ２

更多地送入到外输气中ꎮ
３􀆰 ２　 脱甲烷塔中 ＣＯ２ 的分布

为控制 ＣＯ２ 流向ꎬ需要分析脱甲烷塔中的 ＣＯ２

分布规律ꎬ模拟所得的流程中脱甲烷塔 ＣＯ２ 逐塔板

分布情况见图 ５ꎬ图中理论板数自上而下编号ꎮ

１—气相ꎻ２—液相

图 ５　 脱甲烷塔逐板 ＣＯ２ 含量分布

分析图 ５ 可知:①液相中 ＣＯ２ 在脱甲烷塔底部

被加热后气化ꎬ塔板下部气相中 ＣＯ２ 含量很高ꎬ摩
尔分数可达 ２０％以上ꎬ但随着塔板上移动ꎬ气相 ＣＯ２

含量逐渐减少ꎮ ②在脱甲烷塔顶部几块塔板中ꎬ由
于低温冷凝和液相中重烃吸收作用ꎬ气相中 ＣＯ２ 大

量被吸收进入液相中ꎬ向脱甲烷塔下部流动ꎬ这便引

起了脱甲烷塔顶流出的外输气中 ＣＯ２ 摩尔分数极

低(约 ０􀆰 ３３％)ꎮ
分析 ＣＯ２ 在乙烷回收流程和脱甲烷塔中的分

布规律ꎬ控制凝液产品中 ＣＯ２ 含量的基本思路是设

法将脱甲烷塔下部的 ＣＯ２ 气化ꎬ并使其进入脱甲烷

塔中上部ꎮ

４　 控制凝液产品中 ＣＯ２ 含量流程改进

为解决典型的 ＲＳＶ 流程在控制凝液产品 ＣＯ２

含量方面的不足ꎬ从脱甲烷塔的 ＣＯ２ 分布角度出

发ꎬ对流程进行改进ꎬ提出双塔的乙烷回收流程ꎬ以
控制 ＣＯ２ 的流向ꎬ开发高效的控制凝液产品 ＣＯ２ 含

量的 ＲＳＶＣ 流程(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｕｒ ｃｏｎｔｒｏｌ ｐｒｏｃｅｓｓ)ꎮ
４􀆰 １　 控制凝液产品中 ＣＯ２ 流程

ＲＳＶＣ 流程如图 ６ 所示ꎬ原料气经预冷冷箱冷

凝后进入预分离器ꎬ预分离器的液相主要为原料气

中所含的丙烷及丙烷以上重组分ꎬ故液相作为防冻

剂加入回流的外输气中ꎬ预分离器气相经主冷箱冷

却后进入低温分离器ꎬＲＳＶＣ 流程低温分离器气相

和 ＲＳＶ 流程相同ꎬ大部分进入膨胀机膨胀制冷ꎬ少
部分经过过冷冷箱冷凝后作为吸收塔的第二股进

料ꎮ 低温分离器液相重组分含量较高ꎬ故将其混入

低温分离器气相中ꎬ混合作为脱甲烷塔第二股进料ꎮ
吸收塔底部液烃经吸收塔底泵增压后分为 ２ 股ꎬ一
股直接进入脱甲烷塔顶部ꎬ另一股经过主冷箱复热

　 　 　 　 　 　 　

１—预冷冷箱ꎻ２—预分离器ꎻ３—主冷箱ꎻ４—低温分离器ꎻ
５—透平膨胀机组ꎻ６—过冷冷箱ꎻ７—吸收塔ꎻ８—吸收塔底泵ꎻ
９—脱甲烷塔ꎻ１０—外输气压缩机ꎻ１１—空冷器ꎻ１２—水冷器ꎻ

Ⅰ—脱水后原料气ꎻⅡ—Ｃ２＋凝液ꎻⅢ—外输气

图 ６　 控制凝液产品 ＣＯ２ 含量的流程

(ＲＳＶＣ 流程)
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后进入脱甲烷塔中部ꎬ脱甲烷塔的塔底重沸器和侧

线重沸器依次与原料气换热ꎬ以回收冷量ꎮ
ＲＳＶＣ 流程控制凝液中 ＣＯ２ 含量的主要机理

如下ꎮ
(１)通过双塔设置ꎬ将原 ＲＳＶ 流程中的精馏段

与提馏段分离ꎬ分流部分液体进入主冷箱气化ꎬ将精

馏段液相中 ＣＯ２ 气化ꎬ该设计既可作为脱甲烷塔侧

线重沸器来加强脱甲烷塔热集成ꎬ又让液烃升温气

化ꎬＣＯ２ 随气相自下而上流动而积聚在脱甲烷塔内

上部几块塔板上ꎬ从而减少脱甲烷塔重沸器上方几

块塔盘液相中 ＣＯ２ 含量ꎮ
(２)脱甲烷塔顶气相可对吸收塔底部液相中

ＣＯ２ 进行汽提ꎬ提高脱甲烷塔上部和吸收塔中的

ＣＯ２ 浓度ꎬ有效降低天然气凝液产品中 ＣＯ２ 含量ꎮ
(３)剩余的吸收塔底部液烃进入脱甲烷塔顶

部ꎬ富含甲烷的液烃可有效吸收脱甲烷塔顶气相中

的乙烷及乙烷以上的液烃ꎬ从而提高装置乙烷回

收率ꎮ
(４)由于 ＣＯ２ 大量进入吸收塔的气相中ꎬ使吸

收塔气相发生 ＣＯ２ 冻堵的可能性增大ꎬ故 ＲＳＶＣ 流

程通过对原料气进行 ２ 次分离ꎬ将分离出的液烃分

别加入回流外输气和低温分离器气相中ꎬ分别作为

吸收塔的第一二股进料ꎬ重烃进入吸收塔顶部有利

于控制吸收塔的 ＣＯ２ 冻堵ꎮ
４􀆰 ２　 改进流程控制凝液产品 ＣＯ２ 效果对比

为研究改进的 ＲＳＶＣ 流程的技术特点ꎬ选取 ２
组 ＣＯ２ 含量较高的凝析气田气作为研究对象ꎬ原料

气中 ＣＯ２ 摩尔分数为 １％ꎬ利用 ＨＳＹＳＹ 软件模拟相

同原料气条件下的 ＲＳＶ 流程和 ＲＳＶＣ 流程ꎬ计算基

础条件和对比计算结果见表 ４ꎮ ＲＳＶ 流程脱甲烷塔

顶部 １０ 个理论板和 ＲＳＶＣ 流程吸收塔内 ＣＯ２ 分布

如图 ７ 所示ꎮ
表 ４　 ＲＳＶＣ 流程与 ＲＳＶ 流程对比(气质代号 ２０３)

流程 ＲＳＶ ＲＳＶＣ

外输气回流分流比 / ％ ８ １０􀆰 ５

低温分离器气相过冷分流比 / ％ ２３ ２３

低温分离器液相分流比 / ％ １０ ５５

低温分离器温度 / ℃ －５３ －５２

预分离器温度 / ℃ — －２５

脱甲烷塔 　 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ６ ２􀆰 ６

　 塔顶温度 / ℃ －９８􀆰 ６ －９７􀆰 ５

　 塔底温度 / ℃ ９􀆰 ５ １２􀆰 １

丙烷制冷压缩功 / ｋＷ ２２６６ １８２４

外输压缩功 / ｋＷ １９９０２ ２０４６０

总轴功 / ｋＷ ２２１６９ ２２２９４

乙烷回收率 / ％ ９４ ９３

丙烷回收率 / ％ ９９􀆰 ９ ９９􀆰 ８

塔底产品摩尔分数 / ％ 　 　
　 Ｃ１ / Ｃ２ １􀆰 ６２ １􀆰 ５４
　 ＣＯ２ ６􀆰 ５５ ４􀆰 １３

１—ＲＳＶＣ 流程液相ꎻ２—ＲＳＶ 流程液相ꎻ
３—ＲＳＶＣ 流程气相ꎻ４—ＲＳＶ 流程气相

ＲＳＶＣ 流程为吸收塔塔板ꎬＲＳＶ 流程为脱甲烷塔前 １０ 块理论板

图 ７　 ＲＳＶＣ 流程和 ＲＳＶ 流程上 ＣＯ２ 含量

逐板分布

由表 ４、图 ７ 可知:①ＲＳＶＣ 流程的吸收塔上部

气相中的 ＣＯ２ 摩尔分数明显高于 ＲＳＶ 流程ꎬ由此可

知ꎬ与 ＲＳＶ 流程相比ꎬ更多的 ＣＯ２ 进入到塔顶部气

相中ꎬ使得外输气中 ＣＯ２ 摩尔分数升高ꎮ ②ＲＳＶＣ
流程在几乎不影响乙烷收率情况下ꎬ凝液产品中的

ＣＯ２ 摩尔分数能降低约 ２􀆰 ４％ꎮ ＲＳＶＣ 流程可根据

凝液产品 ＣＯ２ 回收率和原料气 ＣＯ２ 变化实现与

ＲＳＶ 流程的切换ꎬ操作灵活ꎮ
运用 ＲＳＶＣ 流程可降低凝液产品中的 ＣＯ２ 摩尔

分数ꎬ对不脱碳管输的凝液产品可以提高管输效率ꎬ
对于设置了凝液产品后脱碳单元的装置ꎬ则可降低

乙烷产品脱碳装置的运行费用ꎮ

５　 结论

从 ＣＯ２ 冻堵角度出发ꎬ分析了控制 ＲＳＶ 流程冻

堵的流程改进手段ꎬ再对 ＲＳＶ 流程和脱甲烷塔中

ＣＯ２ 分布进行分析ꎬ确定了流程改进思路ꎬ最后提出

ＲＳＶＣ 流程ꎬ具体结论如下ꎮ
(１)研究了 ＲＳＶ 乙烷回收流程冻堵发生机理和

控制方法ꎬ提出除控制合理工艺参数外ꎬ可在 ＲＳＶ
流程中设置预分离器ꎬ利用重烃组分的吸收作用ꎬ
降低上部塔板气相中 ＣＯ２ 摩尔分数ꎬ起到控制冻堵

的作用ꎬ冻堵裕量可提高 ０􀆰 ５℃以上ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２２６ 页)
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来调节树脂性能ꎮ
结合文献资料ꎬ克拉玛依市天利恒华石化有限

公司经过小试实验和工业装置验证ꎬ最终确定以二

甲苯为溶剂的 ＴＬ 助催化剂 / ＡｌＣｌ３ 催化剂体系进行

聚合反应ꎬ通过控制反应温度ꎬ可有效调整树脂的软

化点ꎮ
由表 ３ 可知ꎬ采用以上催化体系及投料比ꎬ在不

同的反应温度可以制备不同软化点的树脂ꎬ而且收

率较高ꎬ色相≤４ꎮ
表 ３　 不同反应温度下软化点变化

聚合温度 / ℃ 收率 / ％ 软化点 / ℃ 色相(加氏色标)

４５~５０ ８８􀆰 ６ ９２􀆰 ０ ３－

４５~５０ ８８􀆰 ０ ９３􀆰 ５ ２＋

５０~５５ ８６􀆰 ４ １０１􀆰 ０ ３－

５０~５５ ８８􀆰 ２ １０６􀆰 ０ ４

　 　 注:间戊二烯 ７４６ ｍＬ(５００ ｇ)ꎬ二甲苯 ５７５ ｍＬ(５００ ｇ)ꎬＡｌＣｌ３ / 间
戊二烯 ０􀆰 ５％ (质量分数)ꎬＴＬ / ＡｌＣｌ３ ０􀆰 １ ｍｏｌꎻ聚合时间 ３ ｈꎻ常压

聚合ꎮ

４　 结论

根据实验研究和生产验证ꎬ在生产以间戊二烯

为主要原料的碳五石油树脂过程中ꎬ在采用固相催

化剂中ꎬ可通过改变原料组成ꎬ调节原料配比的方

式ꎬ达到控制碳五石油树脂指标的目的ꎮ 当采用复

合催化剂体系时ꎬ可通过调整反应温度来达到控制

碳五石油树脂指标的目的ꎮ
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(２)ＲＳＶ 流程中ꎬ由于 ＣＯ２ 和乙烷具有接近的

沸点ꎬＣＯ２ 主要集中在脱甲烷塔下部和流程的高温

段ꎬ故控制凝液产品中 ＣＯ２ 摩尔分数的基本思路是

设法将脱甲烷塔下部的 ＣＯ２ 气化ꎬ并使其进入脱甲

烷塔中上部ꎮ
(３)将原 ＲＳＶ 流程中的精馏段与提馏段分离ꎬ

设置为双塔 ＲＳＶＣ 流程ꎬＲＳＶＣ 流程可根据需求实

现与 ＲＳＶ 流程的切换ꎮ 脱甲烷塔顶气相可对吸收

塔底部液相中 ＣＯ２ 进行汽提ꎬ提高吸收塔中的 ＣＯ２

浓度ꎬ降低脱甲烷塔底部及凝液产品中 ＣＯ２ 摩尔分

数ꎮ ＲＳＶ 和 ＲＳＶＣ 流程对比结果表明ꎬＲＳＶＣ 流程

在几乎不影响乙烷收率和能耗情况下ꎬ凝液产品中

的 ＣＯ２ 摩尔分数能降低约 ２􀆰 ４％ꎮ
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