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摘要:对 ＲＳＶ 工艺进行适应性分析时发现ꎬ在进行中高压富气乙烷回收时存在对原料气气质、ＣＯ２ 适应性差及流程热集成
度低的问题ꎮ 采用改变气源、多级分离、吸收塔汽提的方法来改善第二股进料气质ꎬ即采用侧线抽出脱甲烷塔上部气相来替换
低温分离器气相作为第二股进料ꎬ提出带压缩和部分干气再循环的改进工艺( ｓｕｐｐｌｅｍｅｎｔａｌ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｃｏｍｐｒｅｓｓｉｏｎ ａｎｄ
ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒꎬＳＲＣＲ)ꎮ 对低温分离器液相进行汽提精馏、两级分离的方法来取代低温分离器气相作为第二股进料ꎬ提出带
汽提的部分干气再循环工艺( ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒ ｗｉｔｈ ｇａｓ ｅｘｔｒａｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＲＳＶＧ)、带闪蒸的部分干气再循环工艺( ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ
ｖａｐｏｒ ｗｉｔｈ ｌｉｑｕｉｄ ｆｌａｓｈｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＲＳＶＦ)ꎬ通过对比功耗、改进成本及热集成度优选出 ＲＳＶＦ 工艺ꎮ 对 ＲＳＶＦ 工艺进行适应性分析
发现ꎬ原料气压力越大 ＲＳＶＦ 工艺越节能ꎬ并且对气质及 ＣＯ２ 摩尔分数适应性显著增强ꎮ
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　 　 天然气凝液回收是指将乙烷及以上重组分以液

态的方式进行回收的过程ꎬ通过凝液回收不仅可提

高外输气质量ꎬ也可解决在天然气输送过程中出现

液态烃凝结堵塞的问题ꎮ
近几年ꎬ国内市场对乙烯的需求量大幅增加ꎬ

２０１８ 年国内乙烯的供需缺口达到 ２ ９１５×１０４ ｔ[１－２]ꎬ
而未来乙烯的需求量也会不断增加ꎮ 乙烷制乙烯具

有低成本、高收率的优势ꎬ因此加大对乙烷回收工艺

技术的研究能够推动乙烯原料轻质化发展ꎬ进而稳

定原材料价格及供应量ꎬ对国内乙烯产业健康发展

具有战略性意义ꎮ
目前国内的乙烷回收技术与国外相比有明显的

差距ꎬ体现在各大油气田运行的乙烷回收装置存在

流程单一、处理量小、回收率低的问题[３－６]ꎮ 随着我

国天然气产业的快速发展和液化天然气需求量不断

增加ꎬ乙烷产品较高的销售价格会产生巨大的利润

值ꎮ 目前南缘油田新开发的高产量中高压富气

(４􀆰 ５ ＭＰａ≤Ｐ≤７􀆰 ５ ＭＰａ)板块ꎬ可规划建设乙烷回

收装置ꎬ对提高天然气资源利用率及油气田经济效

益具有重要意义ꎮ 因此ꎬ开展中高压富气乙烷回收

技术研究显得极为迫切ꎮ

１　 中高压富气乙烷回收流程

１􀆰 １　 ＲＳＶ 乙烷回收流程

Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司以气相过冷工艺为基础ꎬ将部分外

输干气取代低温分离器气相作为塔顶回流ꎬ提出部

分干气再循环工艺(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒꎬＲＳＶ)ꎮ 近几

年ꎬＯｒｔｌｏｆｆ 公司的 ＲＳＶ 工艺在国外油气田得到广泛

􀅰７２２􀅰



现代化工 第 ４１ 卷第 １ 期

应用[７]ꎮ
ＲＳＶ 工艺具有如下特点[８－９]:①外输干气中超

高的甲烷含量ꎬ将其作为塔顶回流提升了对塔上部

气相的精馏作用ꎬ在不考虑能耗的情况下ꎬ乙烷回收

率能够超过 ９７％ꎻ②此工艺操作灵活且易于改造ꎬ
只需除去外输干气回流就可改造成气相过冷工艺ꎮ
１􀆰 ２　 ＲＳＶ 乙烷回收流程适应性分析

通过对 ＲＳＶ 工艺进行气质及 ＣＯ２ 摩尔分数的

适应性分析ꎬ找出该工艺在进行中高压富气乙烷回

收时存在的局限性ꎬ为工艺改进提供思路与方向ꎮ
国内对气质的贫富划分尚无明确标准ꎬ本文中

参照国外常用的一种划分标准ꎬ即规定 ＧＰＭ 值

>２􀆰 ５ 是富气ꎬＧＰＭ 值≤２􀆰 ５ 是贫气[１０－１１]ꎮ 本文中

选取的 ３ 种典型富气气质组分如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料气组成

气质 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４

１ ６􀆰 ９７５６ ０􀆰 ４９０４ ７８􀆰 ８１３１ ６􀆰 ９０５５ ３􀆰 ６９３０ １􀆰 ０８０９

２ ０􀆰 ６５４６ １􀆰 ２５８８ ７９􀆰 ７１８１ ８􀆰 ３４８４ ５􀆰 ０９５０ １􀆰 ０６７５

３ ３􀆰 １６４５ ０􀆰 ４３４７ ７４􀆰 ２６５７ １２􀆰 ４０４９ ６􀆰 ３３８９ １􀆰 ３６６５

气质 ｎＣ４ ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６ Ｃ７＋ ＧＰＭ

１ １􀆰 ０４０８ ０􀆰 ４２０３ ０􀆰 ３００２ ０􀆰 ２８０２ ０􀆰 ４１２８ ３􀆰 ９２

２ ２􀆰 ０７４５ ０􀆰 ６５４６ ０􀆰 ３３２３ ０􀆰 ２６１８ ０􀆰 １２０８ ５􀆰 ３４

３ １􀆰 １５０３ ０􀆰 ２７７５ ０􀆰 ２２５６ ０􀆰 １４０４ ０􀆰 １２６４ ６􀆰 ２１

Ｈｙｐｒｏｔｅｃｈ 公司研发的 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件内嵌

有大量的物性包及模型库ꎬ目前广泛用于原油开采、
天然气集输与处理等领域ꎮ 本文中采用 Ａｓｐｅｎ
ＨＹＳＹＳ 软件进行流程模拟ꎬ气液平衡模型选用

Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程ꎮ
模拟所用基础数据如下:原料气压力 ６􀆰 ０ ＭＰａꎬ

温度 ４５℃ꎬ处理规模 ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外输干气压力

６􀆰 ２ ＭＰａꎬ温度 ４０℃ꎬ原料气具体组成见表 １ꎻ脱甲、
乙烷塔压差均取 ５０ ｋＰａꎬ理论塔板数分别取 ２３、２４ꎬ
膨胀机等熵效率及压缩机绝热效率分别取 ８５％、
７５％ꎮ 控制指标为:冷箱夹点≥３􀆰 ５℃ꎬ乙烷产品中

甲烷组分质量分数小于 １％ꎮ 本文中模拟所涉及到

的基础参数及控制指标均与上述相同ꎮ
(１)ＲＳＶ 工艺对原料气气质适应性分析

保证乙烷回收率在 ９３％情况下ꎬ采用表 １ 中 ３
组富气研究 ＲＳＶ 工艺对气质的适应性ꎬ模拟结果见

表 ２ꎮ
对表 ２ 进行分析可得出如下结论:①原料气

ＧＰＭ 从 ３􀆰 ９２ 增至 ６􀆰 ２１ꎬ装置总轴功率上升了 １９􀆰 ９％ꎬ
变化很明显ꎬ因为气质越富ꎬ所需要的冷量增加ꎬ丙
烷制冷循环压缩功显著增加ꎬ进而导致装置总轴功

　 　 　 　 　 　 　表 ２　 不同原料气气质下 ＲＳＶ 乙烷回收工艺模拟结果

ＧＰＭ 值 ３􀆰 ９２ ５􀆰 ３４ ６􀆰 ２１

外输干气回流比 / ％ １３􀆰 ５ １４􀆰 ９ １７

ＣＯ２ 最低冻堵余量 / ℃ １４􀆰 ６８ ７􀆰 ９ １７􀆰 １６

总轴功率 / ｋＷ ８４６１􀆰 ３ ９２５９􀆰 ４ １０１４８􀆰 １

率上升过快ꎻ②原料气气质较富且塔压较高时会造

成塔底温度过高ꎬ原料气不足以提供热量ꎬ则需增设

外加热源ꎬ影响流程的经济性ꎮ
(２)ＲＳＶ 工艺对原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数适应性

分析

在模拟过程中发现气质越富流程对 ＣＯ２ 适应

性越强ꎬ因此取表 １ 中气质 １ 作为基础气质ꎬ通过改

变 ＣＯ２ 摩尔分数分析对 ＲＳＶ 工艺的影响ꎬ结果见

表 ３ꎮ
表 ３　 不同 ＣＯ２ 摩尔分数下 ＲＳＶ 乙烷回收工艺模拟结果

ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ５ １ １􀆰 ５

外输干气回流比 / ％ １３􀆰 ５ １３􀆰 ５ １３􀆰 ５

ＣＯ２ 最低冻堵余量 / ℃ １３􀆰 ９５ ７ ５􀆰 ３２

总轴功率 / ｋＷ ８４６１􀆰 ３ ８５４０􀆰 ２ ８３６０

乙烷回收率 / ％ ９３ ９３ ９０􀆰 ８２

对表 ３ 进行分析可得出如下结论:①随着原料

气中 ＣＯ２ 摩尔分数增至 １􀆰 ５％ꎬ乙烷回收率降至

９０􀆰 ８２％ꎬ可见 ＲＳＶ 工艺对 ＣＯ２ 适应性较差ꎬ因为随

着 ＣＯ２ 摩尔分数的增加ꎬ通过提高脱甲烷塔压力及

引入重烃来防止 ＣＯ２ 结冰ꎬ导致乙烷收率降低ꎻ
②脱甲烷塔第二股进料将大量的 ＣＯ２ 带入脱甲烷

塔上部ꎬ造成进料口上下各塔板气相中 ＣＯ２ 摩尔分

数增加ꎬ不利于 ＣＯ２ 冻堵控制ꎮ

２　 中高压富气乙烷回收流程改进

基于精馏原理ꎬ将 ＲＳＶ 作为基础工艺ꎬ通过采

用改变气源、多级分离、吸收塔汽提的方法提高脱甲

烷塔第二股进料中 ＣＨ４ 摩尔分数的同时降低 ＣＯ２

摩尔分数ꎬ在一定乙烷回收率的情况下ꎬ来减少外输

干气回流比ꎬ达到提高 ＣＯ２ 适应性及节能降耗的

目的ꎮ
２􀆰 １　 ＲＳＶＦ 乙烷回收流程

对低温分离器液相进行两级分离的方法来取代

低温分离器气相作为脱甲烷塔第二股进料提出带闪

蒸的部分干气再循环工艺流程(ＲＳＶＦ 流程)ꎬ工艺

流程如图 １ 所示ꎮ
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１—原料气预冷冷箱ꎻ２—低温分离器ꎻ３—闪蒸罐ꎻ４—透平膨胀机膨胀端ꎻ５—脱甲烷塔ꎻ６—过冷冷箱ꎻ
７—透平膨胀机压缩端ꎻ８—外输气压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ１１—塔顶冷凝器ꎻ１２—塔顶回流罐ꎻ

１３—塔顶回流泵ꎻ１４—脱乙烷塔ꎻ１５—塔底重沸器

图 １　 带物流点的 ＲＳＶＦ 乙烷回收工艺流程

　 　 ＲＳＶＦ 改进工艺具有以下特点:①采用多级分

离的方法ꎬ将低温分离器液相节流降温后进入原料

气预冷冷箱换热升温ꎬ再通过闪蒸罐有效分离出二

氧化碳、乙烷及以上重组分ꎬ高含甲烷的闪蒸罐气相

进入脱甲烷塔上部ꎬ同时较低的低温分离器温度也

降低了膨胀机出口温度ꎬ提高了脱甲烷塔内的分离

效果ꎬ乙烷回收率显著增加ꎻ②经过闪蒸分离ꎬ第二

股进料中 ＣＯ２ 摩尔分数显著降低ꎬ使得脱甲烷塔顶

部 ＣＯ２ 摩尔分数较 ＲＳＶ 工艺相比明显减少ꎬ同时闪

蒸罐少量液相与闪蒸气混合有效提高了脱甲烷塔

ＣＯ２ 冻堵裕量ꎻ③充分利用节流后低温分离器液相

的冷量ꎬ在原料气预冷冷箱与原料气换热升温ꎬ提高

了系统热集成度ꎬ降低了丙烷制冷量ꎮ
２􀆰 ２　 ＳＲＣＲ 乙烷回收流程

借鉴 ＳＲＣ 工艺将塔上部侧线气相作为塔顶回

流的特点ꎬ采用改变气源的方法用脱甲烷塔上部抽

出的气相代替低温分离器气相作为脱甲烷塔上部第

二股进料提出带压缩和部分干气再循环的改进工艺

(ＳＲＣＲ 流程)ꎬ工艺流程如图 ２ 所示ꎮ
ＳＲＣＲ 改进工艺具有以下特点:①低温分离器

１—原料气预冷冷箱ꎻ２—低温分离器ꎻ３—透平膨胀机膨胀段ꎻ４—脱甲烷塔ꎻ５—过冷冷箱ꎻ６—侧线压缩机ꎻ
７—透平膨胀机压缩段ꎻ８—外输气压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ１１—塔顶冷凝器ꎻ１２—塔顶回流罐ꎻ

１３—回流泵ꎻ１４—脱乙烷塔ꎻ１５—脱乙烷塔底重沸器

图 ２　 带物流点的 ＳＲＣＲ 乙烷回收工艺流程

气相全部进入膨胀机ꎬ可增加膨胀机制冷量ꎻ②对原

料气气质有很好的适应性ꎬ可通过调节侧线抽出位

置、抽出量以及侧线压缩机出口压力的方法ꎬ灵活控

制乙烷收率ꎬ并且气质 ＧＰＭ 值越小ꎬ装置能耗越低ꎮ
２􀆰 ３　 ＲＳＶＧ 乙烷回收流程

对低温分离器液相进行气提精馏的方法来取代

低温分离器气相作为第二股进料ꎬ提出带汽提的部

分干气再循环工艺流程(ＲＳＶＧ 流程)ꎬ工艺流程如

图 ３ 所示ꎮ
２􀆰 ４　 流程模拟对比

保证乙烷回收率在 ９３％情况下ꎬ各流程模拟结

果见表 ４ꎮ
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１—原料气预冷冷箱ꎻ２—低温分离器ꎻ３—气提塔ꎻ４—透平膨胀机膨胀端ꎻ５—脱甲烷塔ꎻ６—过冷冷箱ꎻ
７—透平膨胀机压缩端ꎻ８—外输气压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ１１—塔顶冷凝器ꎻ１２—塔顶回流罐ꎻ

１３—塔顶回流泵ꎻ１４—脱乙烷塔ꎻ１５—塔底重沸器

图 ３　 带物流点的 ＲＳＶＧ 乙烷回收工艺流程

表 ４　 ２ 种气质下 ＲＳＶ、ＳＲＣＲ、ＲＳＶＧ 及 ＲＳＶＦ 乙烷回收工艺模拟结果

项目
ＧＰＭ ３􀆰 ９２ ＧＰＭ ６􀆰 ２１

ＲＳＶ ＳＲＣＲ ＲＳＶＧ ＲＳＶＦ ＲＳＶ ＳＲＣＲ ＲＳＶＧ ＲＳＶＦ
外输干气回流比 / ％ １３􀆰 ５ １０ ９􀆰 ７ ９􀆰 ５ １７ １３ １２􀆰 ３ １２􀆰 ２
脱甲烷塔第二股进料 / ％ 　 　 　 　 　 　 　 　
　 ＣＯ２ 摩尔分数 ０􀆰 ５８１ ０􀆰 ５５６ ０􀆰 ５３２ ０􀆰 ５１５ ０􀆰 ５０１ ０􀆰 ４６８ ０􀆰 ４４８ ０􀆰 ４３６
　 ＣＨ４ 摩尔分数 ８０􀆰 ３ ９０􀆰 ６４ ８９􀆰 ５３ ８８􀆰 ７５ ７１􀆰 ５ ８３􀆰 ４ ７９􀆰 ６９ ７８􀆰 ９９
脱甲烷塔压力 / ＭＰａ ２􀆰 ８ ２􀆰 ８ ２􀆰 ８ ２􀆰 ８ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７ ２􀆰 ７
ＣＯ２ 最低冻堵余量 / ℃ １４􀆰 ７ １５􀆰 ７ １６􀆰 ３ １６􀆰 ２ １７􀆰 ０９ １７􀆰 １６ １７􀆰 ９４ １７􀆰 ９１
总轴功率 / ｋＷ ８４６１􀆰 ３ ８４２６􀆰 ３ ８２５５􀆰 ７ ８２３０􀆰 １ １０１４８􀆰 １ １０１１３ ９５７４􀆰 ７ ９５３６􀆰 ２

　 　 对表 ４ 进行分析可得出如下结论ꎮ
(１)保证乙烷回收率在 ９３％的情况下ꎬ原料气

ＧＰＭ 为 ３􀆰 ９２ 时ꎬ与 ＲＳＶ 工艺相比ꎬＳＲＣＲ、ＲＳＶＧ、
ＲＳＶＦ 工艺总压缩功耗分别降低了 ３５􀆰 ０、 ２０５􀆰 ６、
２３１􀆰 ２ ｋＷꎮ 原料气 ＧＰＭ 为 ６􀆰 ２１ 时ꎬ与 ＲＳＶ 工艺相

比ꎬＳＲＣＲ、ＲＳＶＧ、ＲＳＶＦ 工艺总压缩功耗分别降低了

３５􀆰 １、５７３􀆰 ３、６１１􀆰 ９ ｋＷꎬ可见 ＲＳＶＦ 工艺最节能ꎬ并
且气质 ＧＰＭ 值越大ꎬ节能效果越明显ꎮ

(２)当原料气 ＧＰＭ 为 ６􀆰 ２１ 时ꎬ与 ＲＳＶ 工艺相

比ꎬＳＲＣＲ、ＲＳＶＧ、ＲＳＶＦ 工艺脱甲烷塔第二股进料中

ＣＨ４ 组分摩尔分数均有增加ꎬ该股进料气化制冷效

果增加ꎬ使外输干气回流比分别由 １７％降至 １３％、
１２􀆰 ３％、１２􀆰 ２％ꎮ 同时 ３ 种工艺的甲烷塔第二股进

料中 ＣＯ２ 摩尔分数均有降低ꎬ使得脱甲烷塔最低冻

堵余量有所增加ꎮ 与 ＲＳＶ 流程相比ꎬＲＳＶＧ 流程需

增加吸收塔ꎬ但 ＲＳＶＦ 流程仅增加闪蒸分离器ꎬ改进

成本更低ꎮ 因此ꎬ经过能耗、改进成本对比分析ꎬ推
荐采用 ＲＳＶＦ 工艺作为中高压富气乙烷回收的改进

方案ꎮ

３　 改进工艺适应性分析

选用多组压力、ＧＰＭ 值、ＣＯ２ 摩尔分数的富气ꎬ
对 ＲＳＶＦ 工艺进行适应性分析ꎬ量化其对原料气压

力、气质及 ＣＯ２ 的适应范围ꎮ
３􀆰 １　 改进工艺对原料气压力适应性分析

取气质 ３ 为原料气ꎬ压力分别为 ４􀆰 ５、５􀆰 ５、６􀆰 ５、
７􀆰 ５ ＭＰａ 的富气ꎬ研究 ＲＳＶ、ＲＳＶＦ 工艺对原料气压

力的适应性ꎬ结果见表 ５ꎮ
表 ５　 ＧＰＭ ６􀆰 ２１ 气质下 ２ 种工艺的模拟结果

项目
４􀆰 ５ ＭＰａ ５􀆰 ５ ＭＰａ ６􀆰 ５ ＭＰａ ７􀆰 ５ ＭＰａ

ＲＳＶ ＲＳＶＦ ＲＳＶ ＲＳＶＦ ＲＳＶ ＲＳＶＦ ＲＳＶ ＲＳＶＦ
第二股进料中甲烷摩尔分数 / ％ ６７􀆰 ８９ ６８􀆰 ０２ ６９􀆰 ９ ７６􀆰 ７２ ７４􀆰 ５７ ８４􀆰 ２８ ７６􀆰 ２９ ８７􀆰 ７９
总轴功率 / ｋＷ １３９６７ １３６９０ １０２６６ ９９１３ ９７１２ ９１０２ ８９７６ ８２４８
乙烷回收率 / ％ ９４ ９４ ９４ ９４ ９６ ９６ ９６ ９６

　 　 从表 ５ 可以看出:①当原料气压力为 ６􀆰 ５、７􀆰 ５、
５􀆰 ５、４􀆰 ５ ＭＰａ 时ꎬ在相同乙烷回收率下ꎬ与 ＲＳＶ 工

艺相比ꎬＲＳＶＦ 工艺脱甲烷塔第二股进料中甲烷摩

尔分数分别由 ７４􀆰 ５７％、７６􀆰 ２９％、６９􀆰 ９１％、６７􀆰 ８９％
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增至 ８４􀆰 ２８％、８７􀆰 ７９％、６􀆰 ７２％、６８􀆰 ０１％ꎬ气化分离

效果先大幅增加后有所减弱ꎬ总压缩功耗分别降低

了 ６􀆰 ２８％、８􀆰 ３９％、３􀆰 ４３％、１􀆰 ９９％ꎬ节能效果先显著

后减弱ꎻ②当原料气压力<４􀆰 ５ ＭＰａ 时推荐采用 ＲＳＶ
工艺ꎬ原料气压力≥４􀆰 ５ ＭＰａ 时推荐采用 ＲＳＶＦ 工

艺ꎬ同时原料气压力越高ꎬＲＳＶＦ 工艺的节能效果越

显著ꎮ
３􀆰 ２　 改进工艺对原料气气质适应性分析

保证乙烷回收率在 ９５％情况下ꎬ取表 １ 中富气

研究改进工艺对原料气气质的适应性ꎬ模拟结果见

表 ６ꎮ
表 ６　 不同气质采用 ＲＳＶＬ 改进工艺的模拟结果

原料气气质 ＧＰＭ ３􀆰 ９２ ５􀆰 ３４ ６􀆰 ２１
外输干气回流比 / ％ １４􀆰 ４ １２ １２􀆰 ９
脱乙烷塔重沸器负荷 / ｋＷ ４１９３􀆰 ７５ ６１１３􀆰 ２５ ６８１９
总轴功率ꎬｋＷ ８３７８􀆰 ２５ ８９９８􀆰 ５ ９６２７
主体装置单位能耗 / (ＭＪ􀅰１０４ ｍ－３) ４６９５􀆰 ７ ４７７８􀆰 ９ ４９５８􀆰 ６

从表 ６ 可以看出:随着气质 ＧＰＭ 值从 ３􀆰 ９２ 增

至 ６􀆰 ２１ꎬ乙烷回收率均可控制在 ９５％ꎬ总轴功率分

别增加了 ７􀆰 ４％、１４􀆰 ９％ꎬ与 ＲＳＶ 工艺相比ꎬ表明改

进工艺对气质贫富的适应性显著提高ꎬ同时相同气

质下总压缩功耗及增速显著降低ꎮ
３􀆰 ３　 改进工艺对 ＣＯ２ 适应性分析

取表 １ 中气质 １ 为基础气质ꎬ改变 ＣＯ２ 的摩尔

分数ꎬ研究 ＣＯ２ 摩尔分数对改进工艺的影响ꎬ结果

见表 ７ꎮ
表 ７　 原料气 ＧＰＭ ３􀆰 ９２ 在不同 ＣＯ２ 摩尔分数下的

改进工艺模拟结果

ＣＯ２ 摩尔分数 / ％ １􀆰 ０ １􀆰 ５ ２􀆰 ０ ２􀆰 ５
外输干气回流比 / ％ １１􀆰 ４ １１􀆰 ９２ １２􀆰 ６ １１􀆰 ４
总轴功率 / ｋＷ ８１７９􀆰 ９ ８３２１􀆰 ６ ８４９７􀆰 ７ ８３７４􀆰 ９
脱乙烷塔热负荷 / ｋＷ ４４３６􀆰 ７ ４６８３􀆰 ５ ４９１８􀆰 １ ５０５６􀆰 ７
主体装置单位能耗 / (ＭＪ􀅰１０４ ｍ－３) ４６９５􀆰 ７ ４７７８􀆰 ９ ４９５８􀆰 ６ ４８１３􀆰 １
乙烷回收率 / ％ ９５ ９５ ９３ ９０􀆰 ２

由表 ７ 可以看出:①随着 ＣＯ２ 摩尔分数 １􀆰 ０％
增至 ２􀆰 ５％ꎬ乙烷回收率有所降低但均保持在 ９０％
以上ꎬＣＯ２ 摩尔分数较低时ꎬ乙烷回收率均可达到

９５％ꎬ丙烷回收率接近 １００％ꎬ表明 ＲＳＶＦ 工艺对

ＣＯ２ 摩尔分数的适应性显著提高ꎻ②随着 ＣＯ２ 摩尔

分数的增加ꎬ在保证乙烷产品质量前提下ꎬ只能通过

提高脱乙烷塔塔压及塔顶回流比的手段来满足乙烷

产品要求ꎬ因此会造成脱乙烷塔塔底热负荷的不断

增加ꎬ单位主体能耗分别增加了 １１７􀆰 ４、８０􀆰 ９、２７７􀆰 ９
ＭＪ / １０４ ｍ３ꎮ

４　 结论

(１)综合 ＲＳＶ 工艺适应性分析结果ꎬ得出解决

ＣＯ２ 摩尔分数适应性差、装置总压缩功耗高的方法ꎬ
以改善脱甲烷塔第二股进料气质为方向ꎬ采用改变

进料气源、两级分离、汽提精馏的措施提出 ＲＳＶＦ、
ＲＳＶＧ 工艺ꎬ借鉴 ＳＲＣ 工艺侧线抽出特点及改变气

源的方式提出 ＳＲＣＲ 工艺ꎬ３ 种改进工艺均有效提

高第二股进料中 ＣＨ４ 摩尔分数ꎬ大幅降低了外输干

气回流比ꎬ前 ２ 种工艺也可有效降低第二股进料中

ＣＯ２ 摩尔分数ꎬ脱甲烷塔冻堵裕量有所增加ꎮ
(２)在 ＧＰＭ 为 ３􀆰 ９２ 和 ６􀆰 ２１ 的条件下ꎬ与 ＲＳＶ

工艺相比ꎬＲＳＶＦ 工艺节能空间最大ꎬ总压缩功耗分

别降低了 ２３１􀆰 ２、６１１􀆰 ９ ｋＷꎬ脱甲烷塔冻堵裕量分别

提高了 １􀆰 ５、０􀆰 ８℃ꎬ可见ＧＰＭ 值越大ꎬＲＳＶＦ 工艺节能

效果越明显ꎬ再考虑投资成本ꎬ推荐选用 ＲＳＶＦ 工艺ꎮ
(３)ＲＳＶＦ 工艺对原料气压力适应性好ꎬ适用于

原料气压力>４􀆰 ５ ＭＰａ 的工况条件ꎬ同时原料气压力

越高ꎬＲＳＶＦ 工艺节能效果越显著ꎮ ＲＳＶＦ 工艺对气

质贫富及 ＣＯ２ 摩尔分数的适应性显著增强ꎬ随着气

质变富总压缩功耗及其增速显著降低ꎬ当 ＣＯ２ 摩尔

分数≤２％时ꎬ乙烷回收率均在 ９３％以上ꎮ
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