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摘要:采用膜分离与吸收耦合的工艺技术回收氢气和轻烃ꎬ从而提高资源利用效率ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 对耦合工艺模拟
优化得出:氮气切割比为 ０􀆰 ９５ꎬ进膜分离单元压力 １ ９００ ｋＰａꎬ氢气回收率 ９１􀆰 ５６％ꎬ轻烃回收率 ８９􀆰 ４８％ꎬ回收的氢气摩尔分数为
９５􀆰 ９３％ꎬ燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数 １􀆰 ７２％ꎮ 以某炼厂净化瓦斯气为例进行经济性分析ꎬ最优膜面积为 １ ９６４ ｍ２ꎬ压缩机功率为

１ ０６９ ｋＷꎬ１ 年可以回收 ２ ５０９ 万 ｍ３ 氢气、１０ １４７ ｔ 轻烃ꎬ回收价值为 ３ ９５４ 万元 / ａꎬ固定投资为 ３ ４４１ 万元 / ａꎬ运行费用为
６８３ 万元 / ａꎬ经济效益为 ２ ９７６ 万元 / ａꎬ投资回报期为 １３􀆰 ９ 个月ꎮ 若炼厂燃料气管网需补充天然气ꎬ则采购天然气成本要不大
于 １ ２５６ 万元 / ａ 时耦合工艺才具有良好的经济性ꎮ
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　 　 在炼厂生产过程中ꎬ会产生大量轻组分气体ꎬ这
些气体经气柜系统的管线排放至气柜中ꎬ通常称作

瓦斯气ꎬ主要由 Ｈ２、Ｎ２、Ｃ１ ~ Ｃ６ 等气体组成ꎬ含有少

量硫化氢ꎮ 目前炼厂回用瓦斯气的方案是将瓦斯气

压缩冷凝ꎬ回收一部分液态烃ꎬ再经过脱硫装置脱除

硫化氢得到净化瓦斯气ꎬ缺少燃料气的炼厂把净化

瓦斯气作为燃料气补充到燃料气管网中ꎬ燃料气充

足的炼厂直接把净化瓦斯气放火炬烧掉[１－４]ꎮ Ｈ２

是加氢装置的重要原料ꎬ可用来生产加氢汽油和柴

油ꎬＣ３ ~Ｃ６(以下简称轻烃)是重要的化工原料ꎬ可用

来生产丙烷、丙烯和液化气[５－６]ꎬ若直接烧掉ꎬ将造

成很大的资源浪费ꎮ 以东北某炼厂为例ꎬ该企业 １
年将产生近 ３􀆰 ３３ 万 ｔ 净化瓦斯气ꎬ其中 Ｈ２ 摩尔分

数约为 ５４％(质量分数 ７􀆰 ０３％)ꎬ价值约为 ３ ９０１ 万

元ꎬ轻烃摩尔分数约为 １０％(质量分数 ３４􀆰 ０９％)ꎬ价
值约为 ３ ４０２ 万元ꎬ合计 ７ ３０３ 万元ꎬ若将瓦斯气中

􀅰５３２􀅰
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氢气和轻烃回收ꎬ将会提高其经济价值ꎬ同时也会提

高资源利用效率ꎮ
回收瓦斯气的方法[７－１４]有冷凝、吸收、吸附和膜

分离ꎮ 冷凝[７] 分为浅冷和深冷ꎬ浅冷投资低ꎬ工艺

简单ꎬ但轻烃回收率低ꎬ无法回收氢气ꎬ深冷可以分

离各个组分ꎬ但投资大、能耗高、工艺复杂ꎮ 吸收[８]

投资低、工艺简单ꎬ轻烃回收率高ꎬ但无法回收氢气ꎮ
吸附[７ꎬ９－１１]回收率高ꎬ工艺简单ꎬ但要求原料气中氢

气摩尔分数大于 ６０％ꎬ同时回收轻烃和氢气将大幅

提升投资和工艺复杂性ꎮ 膜分离[７ꎬ１２－１４]是一种新兴

分离技术ꎬ投资低ꎬ工艺简单ꎬ易与其他技术耦合ꎬ但
同时回收轻烃和氢气将大幅提升投资和工艺复

杂性ꎮ
各种回收方法各有优劣ꎬ单一方法不适用同时

回收氢气和轻烃的目标要求ꎬ但通过新兴的膜分离

技术与传统吸收工艺耦合ꎬ可以发挥各自方法的优

势ꎬ满足回收氢气和轻烃的目标要求ꎮ 膜分离要求

原料气中氢气摩尔分数大于 ３０％即可ꎬ远低于吸

附ꎬ膜分离在回收氢气的同时ꎬ可以将 Ｃ３ 以上组分

在高压力渗余侧浓缩ꎬ有利于吸收过程中对轻烃的

吸收[１５－１６]ꎮ 采用吸收工艺可以以较小的投资ꎬ最大

程度上回收轻烃ꎮ
综上ꎬ本文中提出膜分离与吸收耦合的新工艺

回收瓦斯气中的氢气和轻烃ꎬ充分发挥 ２ 种方法的

优势ꎬ以较小的投资达到回收氢气和轻烃ꎬ取得最大

经济效益的目标要求ꎮ 针对上述耦合分离回收工

艺ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 流程模拟软件对耦合分离回

收工艺流程进行模拟与优化ꎬ并对经济可行性进行

分析ꎮ

１　 过程设计与优化的基础

１􀆰 １　 年设计基础数据

某东北炼厂净化瓦斯气数据:温度 ３０℃ꎬ压力

位 ５００ ｋＰａꎬ流量 ２６７􀆰 ９ ｋｍｏｌ / ｈꎬ瓦斯气组成见表 １ꎮ
表 １　 某炼厂瓦斯气组成 ％

组成 Ｈ２ Ｎ２ Ｏ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ Ｃ４ Ｃ＋
５

摩尔分数 ５４􀆰 ０９ ２０􀆰 ２８ ０􀆰 ８６ ９􀆰 ２３ ５􀆰 ６７ ４􀆰 ８ ３􀆰 ４２ １􀆰 ６４

１􀆰 ２　 氢气分离膜的性能及模拟

制作分离膜的材料种类众多ꎬ由于聚酰亚胺结

构特性ꎬ其对氢气分子的渗透系数和选择性相对较

高ꎬ故成为氢气分离膜的首选材料[１７]ꎮ 本研究拟采

用此氢气分离膜ꎬ具体的分离性能见表 ２ꎮ

表 ２　 净化瓦斯气各组分在聚酰亚胺分离膜中的分离性能

组分 Ｈ２ Ｏ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ Ｃ４ Ｃ＋
５

对 Ｎ２ 分离系数 ９５􀆰 ４５ ５􀆰 ３６ ０􀆰 ９５ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ６６ ０􀆰 ５３ ０􀆰 ５３
渗透速率 / ＧＰＵ ２１０ １１􀆰 ８ ２􀆰 １ １􀆰 ６９ １􀆰 ４５ １􀆰 １６ １􀆰 １６

由于氢气膜分离器结构一般为外压式中空纤维

膜组件ꎬ传质过程可以被离散型模型很好地表

达[１８－１９]ꎬ故膜分离器内的模拟计算选用离散模型ꎬ
关键物料方程和传质方程[２０]如下:

ｄＦＰ ｙｉ ＝ ｙｉｄＦＰ ＋ ＦＰｄｙｉ (１)
ｄ(ＦＲｘｉ) ＝ ｘｉｄＦＲ ＋ ＦＲｄｘｉ (２)

ｄＦＰ ＝ ∑ｎ

ｉ ＝ １
ＪｉｄＡ(ＰＲｘｉ － ＰＰ ｙｉ) (３)

ｄＦＲ ＝ ∑ｎ

ｉ ＝ １
ＪｉｄＡ(ＰＲｘｉ － ＰＰ ｙｉ) (４)

ｄ(ＦＲｙｉ) ＝ ＪｉｄＡ(ＰＲｘｉ － ＰＰ ｙｉ) (５)
ｄ(ＦＲｘｉ) ＝ ＪｉｄＡ(ＰＲｘｉ － ＰＰ ｙｉ) (６)

式中ꎬｉ 为被分离体系中组分编号ꎻｎ 为多段串联模

型中微单元个数ꎻＰ 为渗透气ꎻＲ 为渗余气ꎻｘｉ 为组

分 ｉ 在膜微单元中渗余气摩尔分数ꎻｙｉ 为组分 ｉ 在膜

微单元中渗透气摩尔分数ꎻＦＰ 为微膜单元渗透气摩

尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻＦＲ 为微膜单元渗余气摩尔流量ꎬ
ｋｍｏｌ / ｈꎻＰＰ 为微膜单元渗透气压力ꎬｋＰａꎻＰＲ 为微膜

单元渗余气压力ꎬｋＰａꎻＡ 为膜微单元膜面积ꎬｍ２ꎻＪｉ

为组分 ｉ 在膜中渗透速率ꎬｋｍｏｌ / (ｈ􀅰ｍ２􀅰ｋＰａ)ꎮ
１􀆰 ３　 经济性分析方法及基础数据

经济效益是评价化工工艺流程的重要指标ꎬ一
般以经济效益最大化为原则ꎬ计算公式如下:

Ｍ ＝ Ｂ － ε × Ｃ － Ｙ (７)
Ｂ ＝ ＢＨ ＋ Ｂｑ ＋ Ｂｓ － Ｅ (８)

式中ꎬＭ 为经济效益ꎻＢ 为回收价值ꎻε 为折旧系数ꎻ
Ｃ 为设备投资ꎻＹ 为运行费用ꎻＢＨ 为回收氢气价值ꎻ
Ｂｑ 为回收轻烃价值ꎻＢｓ 为剩余燃料气价值ꎻＥ 为原

料价值ꎮ
根据某地炼提供的原料、产品和公用工程价格

进行计算ꎬ其中 Ｈ２ 按 １􀆰 ５ 元 / ｍ３(１６ ６８５ 元 / ｔ)ꎬ轻烃

按 ３ ０００ 元 / ｔꎬ燃料气和原料气按 ２ ０００ 元 / ｔꎬ电费按

０􀆰 ７ 元 / ｋＷｈꎬ 循 环 水 按 ０􀆰 ２８ 元 / ｔꎬ 低 压 蒸 汽 按

１５０ 元 / ｔꎬ仪表空气按 ０􀆰 ３ 元 / ｍ３ꎬ氮气按 １ 元 / ｍ３ꎮ
氢气分离膜折旧周期按 ５ 年ꎬ其他设备折旧周期按

１５ 年计ꎮ

２　 氢气和轻烃回收耦合工艺流程的构建

膜分离与吸收耦合工艺的原则流程如图 １ 所示ꎮ
净化瓦斯气进入压缩机 Ｋ－１ 升压至 １ ９６０ ｋＰａꎬ经
冷凝器 Ｅ－１ 降温至 ４０℃ꎬ进入气液分离罐 Ｖ－１ 进
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行气液分离ꎬ液相从罐底送到界区外ꎬ可以作为炼厂

气分装置的原料ꎻ气相从罐顶进入预热器 Ｅ－２ 至

８０℃(防止气相带液)ꎬ进入膜分离单元 Ｍ－１ꎬ在渗

透侧获得高浓度氢气ꎬ渗透侧压力为 １０５ ｋＰａꎬ经压

缩机 Ｋ－２ 和冷却器 Ｅ－３ 升压冷却后ꎬ送到界区外ꎬ
可以作为柴油加氢装置和制氢 ＰＳＡ 装置的原料ꎻ膜
分离单元渗余气中 Ｃ３ 以上组分再次被浓缩ꎬ经冷却

器 Ｅ－４ 冷却至 ４０℃后ꎬ从塔底进入吸收塔 Ｔ－１ꎬ吸
收剂贫液从吸收塔塔顶进入ꎬＣ３ 以上组分大部分进

入吸收剂中ꎬ吸收剂富液进入吸收稳定装置进行再

生ꎬ吸收塔塔顶出来的气体为燃料气ꎬ进入燃料气管

网ꎬ吸收剂为汽油ꎮ

Ｋ－１、Ｋ－２—压缩机ꎻＥ－１—冷凝器ꎻＶ－１—气液分离罐ꎻ
Ｅ－２—预热器ꎻＭ－１—膜分离单元ꎻＥ－３、Ｅ－４—冷却器ꎻ

Ｔ－１—吸收塔

图 １　 膜分离与吸收耦合分离回收氢气和

轻烃工艺的原则流程

３　 耦合分离回收工艺流程的优化及经济效
益分析

　 　 在耦合分离回收工艺流程中ꎬ氢气回收率、轻烃

回收率、压缩机能耗是经济效益的直接影响因素ꎬ压
缩机 Ｋ－１ 输出压力和膜组件的切割比是决定因素ꎬ
而压缩机 Ｋ－１ 输出压力是由进膜分离单元的压力

决定的ꎬ同时考察了净化瓦斯气进膜分离单元压力

和膜分离单元切割比分别对回收到的氢气摩尔分数

和燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数的影响ꎮ 本文中膜分离单

元切割比为 Ｎ２ 切割比ꎮ
３􀆰 １　 进膜压力的影响

净化瓦斯气进膜分离单元压力对氢气和轻烃回

收率的影响如图 ２ 所示ꎮ 随着进膜压力由 １ ５００ ｋＰａ
升至 ３ ０００ ｋＰａꎬ氢气的回收率从 ９０􀆰 ４１％微升至

９２􀆰 ９９％ꎬ轻烃的回收率从 ８９􀆰 ０４％微升至 ９０􀆰 ０３％ꎮ
可以看出ꎬ氢气和轻烃的回收率随着进膜压力的升

高而微升ꎬ压力对氢气的回收率影响更大ꎮ

１—氢气回收率ꎻ２—轻烃回收率

图 ２　 进膜压力对氢气和轻烃回收率的影响

进膜压力对膜面积和压缩机功率的影响如图 ３
所示ꎮ 随着进膜压力由 １ ５００ ｋＰａ 升至 ３ ０００ ｋＰａꎬ
膜面积从 ２ ５２９ ｍ２ 降到 １ ２１７ ｍ２ꎬ压缩机功率从

９８９ ｋＷ 升至 １ ２２９ ｋＷꎮ 可以看出ꎬ随着进膜压力的

升高ꎬ膜面积不断减少ꎬ将会导致膜分离单元的固定

投资费用不断降低ꎬ而压缩机功率不断升高ꎬ将会导

致压缩机的固定投资费用和运行费用不断升高ꎬ从
这 ２ 方面来说ꎬ进膜分离单元的压力不是越高越好ꎬ
需要一个合适的压力ꎮ

１—膜面积ꎻ２—压缩机功率

图 ３　 进膜压力对膜面积和压缩机功率的影响

进膜压力对氢气和燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数的影

响如图 ４ 所示ꎮ 随着进膜分压力由 １ ５００ ｋＰａ 升至

３ ０００ ｋＰａꎬ膜分离单元渗透侧氢气摩尔分数从

９５􀆰 ８８％升到 ９５􀆰 ９９％ꎬ燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数从

１􀆰 ８０％降到 １􀆰 ６２％ꎮ 可以看出进膜压力对渗透侧氢

气摩尔分数和燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数都有影响ꎬ但影

响不大ꎮ

１—膜渗透侧氢气摩尔分数ꎻ２—燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数

图 ４　 进膜压力对氢气和燃料气中

Ｃ３ 摩尔分数的影响
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３􀆰 ２　 切割比的影响

膜分离单元切割比对氢气和轻烃回收率的影响

如图 ５ 所示ꎮ 随着切割比由 ０􀆰 ９１ 升至 ０􀆰 ９８ꎬ氢气的

回收率从 ９７􀆰 ６１％降低至 ６８􀆰 ６８％ꎬ轻烃的回收率先

从 ８９􀆰 ７４％提升至 ９０􀆰 １３％ꎬ再降低至 ８２􀆰 ７６％ꎮ 由

于切割比的升高ꎬ透过膜分离单元的氢气总量不断

减少ꎬ故氢气回收率随着切割比的升高而降低ꎬ去往

吸收工段的氢气和轻烃增多ꎬ故轻烃初期回收率先

随着切割比的升高而微升ꎬ随着切割比继续升高ꎬ去
往吸收工段的氢气增加量要比轻烃多很多ꎬ而氢气

无法被贫液吸收ꎬ故从吸收塔塔顶排除ꎬ但这部分氢

气会夹带轻烃ꎬ从而导致轻烃的回收率不断下降ꎮ

１—氢气回收率ꎻ２—轻烃回收率

图 ５　 切割比对氢气和轻烃回收率的影响

膜分离单元切割比对膜面积和压缩机功率的影

响ꎬ如图 ６ 所示ꎮ 随着切割比由 ０􀆰 ９１ 升至 ０􀆰 ９８ꎬ膜面

积从 ３ ４１８ ｍ２ 降到 ８８２ ｍ２ꎬ压缩机功率从 １ １２７ ｋＷ
降至 ８８８ ｋＷꎮ 由于随着膜分离单元切割比的升高ꎬ
透过膜分离单元的渗透气总量也不断变少ꎬ故所需

要的膜面积不断变少ꎬ从膜分离单元出来的渗透气

需要压缩机提压ꎬ由于渗透气总量的不断降低ꎬ压缩

机功率因此也不断降低ꎮ

１—膜面积ꎻ２—压缩机功率

图 ６　 切割比对膜面积和压缩机功率的影响

膜分离单元切割比对氢气和燃料气中 Ｃ３ 摩尔

分数的影响如图 ７ 所示ꎮ 随着切割比由 ０􀆰 ９１ 升至

０􀆰 ９８ꎬ膜分离单元渗透侧氢气摩尔分数从 ９３􀆰 ３０％升

到 ９７􀆰 ７９％ꎬ燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数从 ０􀆰 ９７％提升至

２􀆰 ８９％ꎮ 由于膜分离单元切割比升高ꎬ透过膜渗透

气总量不断减少ꎬ而氢气比其他组分更容易透过ꎬ故
渗透侧氢气摩尔分数不断升高ꎬ随着切割比继续升

高ꎬ更多的氢气和轻烃去往吸收工段ꎬ而氢气无法被

贫液吸收ꎬ故从吸收塔塔顶排除ꎬ但这部分氢气会夹

带轻烃ꎬ故燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数也都随之升高ꎮ

１—膜渗透侧氢气摩尔分数ꎻ２—燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数

图 ７　 切割比对氢气和燃料气中

Ｃ３ 摩尔分数的影响

４　 经济效益对比分析

在上文已经分析了进膜压力和切割比对氢气回

收率、轻烃回收率、膜面积、压缩机功率、回收氢气摩

尔分数和燃料气中 Ｃ３ 摩尔分数的影响ꎮ 接下来分

析进膜压力和切割比分别对回收价值、固定投资、运
行费用和经济效益的影响ꎮ 同时还分析了当燃料气

不足ꎬ需要补充天然气的情况ꎬ采购天然气成本对耦

合工艺经济性的影响ꎮ
４􀆰 １　 进膜压力

进膜压力对回收价值和固定投资的影响ꎬ如图 ８
所示ꎮ 随着进膜压力由 １ ５００ ｋＰａ 升至 ３ ０００ ｋＰａꎬ回
收价值从 ３ ９２２ 万元 / ａ 提升至 ３ ９９４ 万元 / ａꎬ固定

投资从 ３ ５４６ 万元降至 ３ ３６１ 万元 / ａꎮ 随着压力的

升高ꎬ可以回收到更多氢气和轻烃ꎬ故回收价值不断

升高ꎮ 膜分离单元因膜面积随着压力升高而减少ꎬ
膜分离单元固定投资因此而不断减小ꎬ但压缩机的

固定投资随着压力升高而增加ꎬ但压缩机增加的固

定投资小于膜分离单元减少的ꎬ所以从整体上固定

投资是不断减少的ꎮ

１—回收价值ꎻ２—固定投资

图 ８　 进膜压力对回收价值和固定投资的影响
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进膜压力对运行费用和经济效益的影响如图 ９
所示ꎮ 随着进膜压力由 １ ５００ ｋＰａ 升至 ３ ０００ ｋＰａꎬ
运行费用从 ６３６ 万元 / ａ 增加到 ７７９ 万元 / ａꎬ经济效

益先从 ２ ９６６ 万元 / ａ 增加至 ２ ９７６ 万元 / ａꎬ再减少

至 ２ ９５０ 万元 / ａꎮ 可以看出运行费用是随着压力的

升高而增加的ꎬ主要因为压缩机运行费用随着压力

升高而增多ꎮ 经济效益随着压力的升高先增加ꎬ而
后减少ꎬ主要因为其受回收价值、固定投资和运行费

用共同影响ꎬ压力升高初期回收价值和固定投资是主

要影响因素ꎬ故经济效益增加ꎬ压力升高后期回收运行

费用是主要影响因素ꎬ故经济效益减少ꎬ经济效益最大

时ꎬ净化瓦斯气进膜分离单元的压力为 １ ９００ ｋＰａꎮ

１—运行费用ꎻ２—经济效益

图 ９　 进膜压力对运行费用和经济效益的影响

４􀆰 ２　 切割比

膜分离单元切割比对回收价值和固定投资的影

响如图 １０ 所示ꎮ 随着切割比由 ０􀆰 ９１ 升至 ０􀆰 ９８ꎬ回
收价值先从 ３ ８５３ 万元 / ａ 提升至 ３ ９５８ 万元 / ａꎬ再
降低至 ３ ４９２ 万元 / ａꎬ固定投资从 ３ ９９５ 万元降至

２ ８８０ 万元 / ａꎮ 随着切割比的升高ꎬ氢气的回收率

不断降低ꎬ轻烃回收率先微升后不断降低ꎬ故回收价

值也随着切割比升高先增长ꎬ后不断下降ꎮ 固定投

资高低取决于核心设备膜分离单元和压缩机投资高

低ꎮ 由于膜分离单元膜面积和压缩机功率随着切割

比升高而减少ꎬ故膜分离单元和压缩机投资不断减

小ꎬ所以固定投资随切割比的升高而减少ꎮ

１—回收价值ꎻ２—固定投资

图 １０　 切割比对回收价值和固定投资的影响

膜分离单元切割比对运行费用和经济效益的影

响如图 １１ 所示ꎮ 随着切割比由 ０􀆰 ９１ 升至 ０􀆰 ９８ꎬ运
行费用从 ７１８ 万元 / ａ 降低到 ５７５ 万元 / ａꎬ经济效益

先从 ２ ７５４ 万元 / ａ 增加至 ２ ９７６ 万元 / ａꎬ再减少至

２ ６９５ 万元 / ａꎮ 可以看出ꎬ运行费用是随着切割比

的升高而减少ꎬ主要因为压缩机运行费用随着切割

比升高而减少ꎮ 经济效益随着切割比的升高先增加ꎬ
而后减少ꎬ主要受回收价值、固定投资和运行费用共同

影响ꎬ经济效益最大时ꎬ膜分离单元切割比为 ０􀆰 ９５ꎮ

１—运行费用ꎻ２—经济效益

图 １１　 切割比对运行费用和经济效益的影响

４􀆰 ３　 采购天然气成本

由于回收了瓦斯气中的氢气和轻烃ꎬ炼厂燃料

气可能存在供应不足情况ꎬ这时需要补充天然气作

为燃料气使用ꎮ 故采购天然气成本对膜分离与吸收

耦合工艺经济性影响很大ꎮ 采购天然气成本对经济

效益和投资回报期的影响如图 １２ 所示ꎮ 随着采购

天然气成本从 ０ 万元 / ａ 升高至 １ ８００ 万元 / ａꎬ经济

效益从 ２ ９７６ 万元 / ａ 降至 １ １７６ 万元 / ａꎬ投资回报

期从 １３􀆰 ９ 个月增加至 ３５􀆰 １ 个月ꎮ 耦合工艺的经济

性显著下降ꎬ为了保证耦合工艺良好的经济性ꎬ投资

回报期不大于 ２４ 个月ꎬ采购天然气的成本不大于

１ ２５６ 万元 / ａꎮ

１—经济效益ꎻ２—投资回报期

图 １２　 采购天然气成本对经济效益和

投资回报期的影响

５　 结论

针对炼厂净化瓦斯气未被充分合理利用的现

状ꎬ提出用膜分离与吸收耦合回收氢气和轻烃的新

􀅰９３２􀅰
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工艺流程ꎮ
(１)设计出合理的流程结构ꎬ先采用膜分离单

元回收净化瓦斯气中氢气ꎬ然后再利用汽油作为吸

收剂ꎬ回收轻烃ꎮ
(２)经过 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 模拟软件的模拟优化ꎬ

进膜分离单元压力为 １ ９００ ｋＰａꎬ膜分离单元切割比

为 ０􀆰 ９５ꎬ氢气回收率为 ９１􀆰 ５６％ꎬ轻烃回收率为

８９􀆰 ４８％ꎬ回收的氢气摩尔分数为 ９５􀆰 ９３％ꎬ燃料气中

Ｃ３ 摩尔分数为 １􀆰 ７２％ꎮ
(３)以某炼厂净化瓦斯气为例进行经济分析ꎬ

最优膜面积为 １ ９６４ ｍ２ꎬ压缩机功率为 １ ０６９ ｋＷꎬ
１ 年可以回收 ２ ５０９ 万 ｍ３ 氢气、１０ １４７ ｔ 轻烃ꎬ回收

价值为 ３ ９５４ 万元 / ａꎬ固定投资为 ３ ４４１ 万元 / ａꎬ运
行费用为 ６８３ 万元 / ａꎬ经济效益为 ２ ９７６ 万元 / ａꎬ投
资回报期为 １３􀆰 ９ 个月ꎬ具有很好的经济性ꎮ

(４)若炼厂燃料气管网需补充天然气ꎬ想要耦

合工艺具有良好的经济性ꎬ采购天然气成本要不大

于 １ ２５６ 万元 / ａꎮ
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