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摘要:为比选出基于 ＧＬＳＰ 乙烷回收流程的最优制冷工艺ꎬ首先针对丙烷制冷与膨胀机联合制冷、复叠式制冷、混合冷剂制

冷 ３ 种制冷工艺进行能耗分析ꎮ 研究表明ꎬＧＬＳＰ 流程中制冷工艺能耗最低的是丙烷制冷与膨胀机联合制冷工艺ꎬ比最接近的

复叠式制冷工艺低 ６２６ ｋＷꎮ 对 ３ 种制冷工艺进行分析后表明ꎬ损失量最大的设备是脱甲烷塔ꎬ占总损量的 ２９􀆰 ０４％ꎮ 可

通过调节物流进料位置和塔板数ꎬ让塔内温度变化更为平稳、连续ꎬ从而减小脱甲烷塔的损失ꎮ 最后通过经济效益分析得

出ꎬ３ 种制冷工艺中丙烷制冷和膨胀机制冷的联合制冷工艺的经济效益最为显著ꎬ比最接近的混合冷剂制冷工艺年收益多
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　 作者简介:蒋洪(１９６５－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ教授ꎬ研究方向为油气集输及处理技术、系统能量综合利用及节能、汞污染控制ꎻ高鹏(１９９９－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎬ

研究方向为天然气凝液回收与能量系统的安全与优化ꎬ通讯联系人ꎬ２４７３９４９３４２＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 天然气乙烷回收的制冷工艺选用是一项基于原

料气气质、制冷工艺选取以及系统能量消耗等因素

综合考虑的优选过程ꎮ 其中ꎬ选用制冷工艺的关键

指标是系统用能[１－２]ꎮ 中高压天然气宜采用膨胀机

制冷工艺或冷剂预冷与膨胀机制冷联合工艺ꎻ但对

于低压天然气ꎬ制冷工艺的选择相对多元化ꎬ可采用

膨胀机制冷工艺、复叠式制冷工艺、混合冷剂制冷工

艺以及冷剂制冷与膨胀机制冷联合工艺ꎬ但上述几

种制冷工艺的能耗有所差异ꎮ 针对低压天然气在乙

烷回收过程中的不同制冷工艺的能耗差异问题ꎬ本

文中基于 ＧＬＳＰ 流程ꎬ比选出能耗最低的制冷工艺ꎬ
并对能耗最低的流程进行分析与经济效益分析ꎬ
指出其中能耗较高、效率最低的设备并提出相应的

改进意见ꎮ

１　 ＧＬＳＰ 流程介绍

为提高乙烷回收率ꎬ基于 ＬＳＰ 流程ꎬ将低温分

离器部分气相经降温过冷、节流作为脱甲烷塔第一

股进料ꎬ并将低温分离器少量气相与部分液相混合

组成脱甲烷塔第二股进料ꎬ即气液两相过冷乙烷回
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收流程(ｇａｓ ａｎｄ ｌｉｑｕｉｄ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＧＬＳＰ)ꎮ 国

内外的相关科研人员对天然气乙烷回收技术做了很

多研究ꎬ如 Ｄｉａｚ 等[３] 通过研究 ＧＳＰ、ＬＳＰ 工艺对原

料气气质的适应性ꎬ发现 ＧＳＰ、ＬＳＰ 工艺分别适用于

贫气、富气ꎬ随着天然气中 ＣＯ２ 含量增加ꎬ乙烷回收

流程整体能耗增加ꎮ 本文中采用兼具 ＧＳＰ 和 ＬＳＰ

流程优点的 ＧＬＳＰ 流程ꎬ该流程乙烷回收率可达

９４％ꎬ且能耗可以控制在较低水平ꎮ 其特点为:①采

用气相过冷、气液混合过冷有利于提高乙烷回收率ꎬ
较 ＬＳＰ 流程丙烷损失量更小ꎻ②气相及液相混合过

冷ꎬ能够提高二氧化碳冻堵裕量ꎮ ＧＬＳＰ 乙烷回收

的工艺流程如图 １ꎮ

１—膨胀机组增压端ꎻ２—空冷器ꎻ３、１９—水冷器ꎻ４—预冷冷箱ꎻ５—主冷箱ꎻ６—低温分离器ꎻ７—过冷冷箱ꎻ

８—膨胀机组膨胀端ꎻ９—脱甲烷塔ꎻ１０—脱乙烷塔ꎻ１１—冷凝器ꎻ１２、１８—回流罐ꎻ１３、１７—泵ꎻ１４、２０—重沸

器ꎻ１５—脱丁烷塔ꎻ１６、２１—空冷器ꎻⅠ—脱水后原料气ꎻⅡ—高温液态丙烷ꎻⅢ、Ⅴ—丙烷冷剂ꎻⅣ—脱乙烷

　 　 塔顶低温乙烷产品ꎻⅥ、Ⅸ—放空ꎻⅦ、Ⅷ—导热油ꎻⅩ—液化石油气ꎻⅪ—稳定轻烃ꎻⅫ—外输气

图 １　 ＧＬＳＰ 乙烷回收工艺流程

２　 制冷工艺

２􀆰 １　 联合制冷工艺

联合制冷工艺是以膨胀机提供主冷源ꎬ丙烷冷

剂分别为主冷箱提供－３７℃温位和为脱乙烷塔顶冷

凝器提供－１５℃温位的一种制冷工艺ꎮ ＧＬＳＰ 乙烷

回收流程的制冷工艺采用此工艺时的流程如图 ２ꎮ

１—膨胀机组增压端ꎻ２—预冷冷箱ꎻ３—主冷箱ꎻ４—低温分离器ꎻ

５—膨胀机组膨胀端ꎻ６—脱甲烷塔ꎻⅠ—原料气ꎻⅡ—外输气ꎻ

　 　 　 Ⅲ—凝液ꎻⅣ—丙烷冷剂ꎻⅤ—高温液态丙烷

图 ２　 基于联合制冷工艺的 ＧＬＳＰ 流程

２􀆰 ２　 复叠式制冷工艺

复叠式制冷以不同沸点的单一制冷剂为基础ꎬ
由高温制冷循环和低温制冷循环串联而成ꎮ 在高温

制冷循环中ꎬ由压缩机出口的气相制冷剂为低沸点

冷剂提供冷量ꎮ 在低温制冷循环中ꎬ由低沸点制冷

剂冷凝成液体为沸点更低的制冷剂提供冷量ꎮ
ＧＬＳＰ 乙烷回收流程的制冷工艺采用此工艺时的流

程如图 ３ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—预冷分离器ꎻ３—主冷箱ꎻ４—低温分离器ꎻ

５—脱甲烷塔ꎻⅠ—原料气ꎻⅡ—外输气ꎻⅢ—凝液ꎻⅣ、Ⅴ—低温

乙烯冷剂ꎻⅥ、Ⅶ—低温丙烷冷剂ꎻⅧ—高温液态丙烷

图 ３　 基于复叠式制冷的 ＧＬＳＰ 流程

２􀆰 ３　 混合冷剂制冷工艺

混合冷剂制冷是非等温相变蒸发制冷循环ꎬ利
用的是多元非共沸混合制冷剂在等压下蒸发释放冷

量[４]ꎮ ＧＬＳＰ 乙烷回收流程的制冷工艺采用此工艺

时ꎬ闭式混合冷剂制冷的流程如图 ４ꎮ
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１—预冷冷箱ꎻ２—主冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ４—脱甲烷塔ꎻ

Ⅰ—原料气ꎻⅡ—外输气ꎻⅢ—凝液

图 ４　 基于混合冷剂制冷的 ＧＬＳＰ 流程

３　 热力学分析

３􀆰 １　 能耗分析

３􀆰 １􀆰 １　 基础条件

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[５]ꎮ 为研究上述 ３ 种制冷

工艺的用能情况ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件分别对 ３
种制冷工艺的乙烷回收流程进行模拟并进行参数优

化ꎮ 模拟计算时ꎬ通过合理控制流程的关键操作参

数(外输干气回流比、低温分离器温度等)ꎬ在保持

乙烷回收率均为 ９４％的条件下ꎬ对比这 ３ 种制冷工

艺的乙烷回收流程的总压缩功ꎮ 流程模拟的气液平

衡模型选用 Ｐｅｎｇ － Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程ꎬ熵焓模型采用

Ｌｅｅ－Ｋｅｓｌｅｒ 方程ꎮ
原料气采用油田伴生气气质ꎬ气质组成如表 １

所示ꎬ 处理规模为 ３００ × １０４ ｍ３ / ｄꎬ 进站压力为

０􀆰 ３ ＭＰａꎬ进站温度为 ２５℃ꎬ干气外输压力大于

１􀆰 ６ ＭＰａꎮ 模拟条件主要控制参数见表 ２ꎮ
表 １　 原料气气质组成 ％

气质组分 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉ－Ｃ４

摩尔分数 １􀆰 ４３ ０􀆰 ９０ ８９􀆰 ２４ ６􀆰 ２９ １􀆰 ３９ ０􀆰 ２５
气质组分 ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６ Ｃ７

摩尔分数 ０􀆰 ２７ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０４

表 ２　 模拟条件主要控制参数(绝压)

项目 数值 项目 数值

脱甲烷塔压降 / ｋＰａ ３０ 冷箱压降 / ｋＰａ ５０
脱甲烷塔塔板数 / 块 ２３ 空冷器出口温度 / ℃ ５０
脱乙烷塔压降 / ｋＰａ ３０ 膨胀机绝热效率 / ％ ８５
脱乙烷塔塔板数 / 块 ２６ 压缩机绝热效率 / ％ ７５
冷箱夹点温度 / ℃ ３􀆰 ５ 乙烷产品中 Ｃ１ 质量分数 / ％ <１􀆰 ０
乙烷回收率 / ％ ９４ 乙烷产品中 Ｃ３ 质量分数 / ％ <２􀆰 ５

３􀆰 １􀆰 ２　 能耗分析结果

采用 ＧＢ / Ｔ ２５８９—２００８«综合能耗计算通则» [１]

中单位产量综合能耗的评价方法ꎬ对整个流程的主

体装置能耗进行量化评价ꎮ 模拟得出ꎬ在低压富气

条件下ꎬ３ 种制冷工艺的乙烷回收流程的能耗如

表 ３ꎮ
表 ３　 低压富气条件下制冷工艺能耗

制冷工艺
丙烷与膨胀机

联合制冷工艺

复叠式

制冷工艺

混合冷剂

制冷工艺

原料气增压后压力 / ＭＰａ ４􀆰 ４ ３􀆰 ２ ３􀆰 ０

预冷分离器温度 / ℃ — －３３ —

低温分离器温度 / ℃ －４５ －７０ －７０

低温分离器气相分流比 / ％ ３３ ６３ ３５

低温分离器液相分流比 / ％ ３５ ５０ ４０

脱甲烷塔 　 　 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ １􀆰 ９ １􀆰 ９ １􀆰 ９

　 塔顶温度 / ℃ －１０３􀆰 ８ －１０６􀆰 ７ －１０３􀆰 ８

　 塔底温度 / ℃ ２０􀆰 ７５ ２１􀆰 ９４ ２０􀆰 ８１

脱乙烷塔 　 　 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ５ ２􀆰 ２ ２􀆰 ２

　 回流冷凝温度 / ℃ －１０ －１０ －１０
脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量 / ℃ ５􀆰 ２７９ ５􀆰 ３６５ ５􀆰 ２２８

外输气压力 / ＭＰａ １􀆰 ８ １􀆰 ８ １􀆰 ８

制冷循环压缩功 / ｋＷ １２７９ ３６６２ ５８７９

原料气压缩机压缩功 / ｋＷ １４７５３ １２９９６ １２９９６

总压缩功 / ｋＷ １６０３１ １６６５７ １８８７６

乙烷回收率 / ％ ９４􀆰 ００ ９４􀆰 ００ ９４􀆰 ００

丙烷回收率 / ％ ９９􀆰 ２９ ９９􀆰 ８３ ９９􀆰 ３４

由表 ３ 可知ꎬ丙烷制冷与膨胀机联合制冷工艺

的能耗最低ꎮ 此外ꎬ对于无压力能可利用的低压原

料气ꎬ丙烷制冷与膨胀机联合制冷工艺采用膨胀机

膨胀制冷所产生的冷量较多ꎬ使外加冷源制冷循环

压缩功较低ꎬ即对于低压富气乙烷回收流程的制冷

工艺宜采用丙烷制冷与膨胀机制冷的联合制冷

工艺ꎮ
３􀆰 ２　 分析

３􀆰 ２􀆰 １　 分析模型

下面对丙烷制冷与膨胀机联合制冷工艺进行

能分析ꎮ 乙烷回收工艺系统的主要能耗单元包括乙

烷回收单元和制冷单元ꎮ 根据系统中各冷、热物流

的热力学参数ꎬ带入计算模型ꎬ对乙烷回收工艺系

统进行分析计算[６－７]ꎮ 以 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ、２９８􀆰 １５ Ｋ
为环境基准态ꎬ主要通过下列公式计算单位流量物

􀅰７１２􀅰



现代化工 第 ４１ 卷第 １０ 期

流的总:
ｅｔｏｔｘ ＝ ｅｐｈｘ ＋ ｅｃｈｘ (１)

ｅｐｈｘ ＝ ｈ － ｈ０ － Ｔ０(Ｓ － Ｓ０) (２)

ｅｃｈｘ ＝ ∑
ｉ
ｘｉｅθｉ ＋ ＲＴ０∑

ｉ
ｘｉ ｌｎ ｘｉ (３)

式中ꎬｈ、ｈ０ 为物流实际状态及环境基准态下的焓ꎬ
ｋＪ / ｍｏｌꎻＳ、Ｓ０ 为物流实际状态及环境基准态下的熵ꎬ
Ｊ / Ｋꎻｘｉ 为混合体系中 ｉ 组分的摩尔分数ꎬ％ꎻｅｉ θ 为 ｉ

物质的标准ꎬ ｋＪ / ｋｇꎻＲ 为通用气体常数ꎬ８􀆰 ３１４
Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 分析结果

乙烷回收工艺系统的乙烷回收单元各设备分

析结果见表 ４ꎬ制冷单元的主要设备分析计算结

果见表 ５ꎬ乙烷回收工艺系统分析计算结果见

表 ６ꎮ
表 ４　 乙烷回收单元各设备分析结果

设备
输入 / ｋＷ 输出 / ｋＷ

物流 能量 物流 能量
损量 / ｋＷ 效率 / ％ 损率 ξ / ％ 损系数 Ω / ％

预冷冷箱 ５３７􀆰 ６ ０ １３０􀆰 ４ ０ ４０７􀆰 １ ２４􀆰 ２７ １􀆰 ７０ ０􀆰 ４１
主冷冷箱 １６３８３ ０ １３１５０ ０ ３２３３ ８０􀆰 ２７ １３􀆰 ５４ ３􀆰 ２３
透平膨胀机 ５６７４３ ０ ５２５５３ ３４３６ ９５４ ７８􀆰 ２７ ４􀆰 ００ ０􀆰 ９５
膨胀增压端 ５９９６６ ３４３６ ６２５１３ ０ ８８９ ７４􀆰 １３ ３􀆰 ７２ ０􀆰 ８９
外输气压缩机 ６２５１３ １７３７８ ７６１８８ ０ ３７０４ ７８􀆰 ６９ １５􀆰 ５１ ３􀆰 ７０
脱甲烷塔 ９４７５１ ０ ８４５８３ ３２３４ ６９３４ ５９􀆰 ４５ ２９􀆰 ０４ ６􀆰 ９３
脱乙烷塔 ８５６４ ３２０２ ７９８６ ０ ３７８０ １５􀆰 ３０ １５􀆰 ８３ ３􀆰 ７８
脱丙丁烷塔 １９８４ １３０７ ２３７９ ０ ９１２ ３０􀆰 １９ ３􀆰 ８２ ０􀆰 ９１
脱乙烷塔顶冷却器 ２２２２ １３４３ ２５１２ ０ １０５３ ２１􀆰 ６２ ４􀆰 ４１ １􀆰 ０５
外输气空冷器 ７６１８８ ０ ７４７５３ ０ ７７９ ９９􀆰 １１ ３􀆰 ２６ ０􀆰 ７８
脱丙丁烷塔顶空冷器 １６１９ ０ １２８２ ０ １９６􀆰 ５ ８７􀆰 ８６ ０􀆰 ８２ ０􀆰 ２０
外输气水冷器 ９１２０ ０ ９０８５ ０ ３４􀆰 ４４ ７０􀆰 １９ ０􀆰 １４ ０􀆰 ０３
脱丙丁烷塔顶水冷器 １２８２ ０ １２２３ ０ ５８􀆰 ６ ９２􀆰 ９７ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ０６
脱丙丁烷塔分离水冷器 ６１４􀆰 ７ ０ ６０３􀆰 ４ ０ ２２􀆰 ４７ ４９􀆰 ５３ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０２
脱丙丁烷塔底水冷器 ９０􀆰 ９４ ０ ５􀆰 １１８ ０ ８５􀆰 ８２ ９７􀆰 ３８ ０􀆰 ３６ ０􀆰 ０９
脱乙烷塔顶回流泵 ２５１２􀆰 ４ ０􀆰 ５４３ ２５１２􀆰 ８ ０ ０􀆰 １５３ ７１􀆰 ９０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
脱丙丁烷塔顶回流泵 １２２３ ６􀆰 ４１４ １２２９ ０ １􀆰 ８９７ ７７􀆰 １８ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００
节流阀 １ １２１７８ ０ １１９０２ ０ ２７６ ３１􀆰 ０９ １􀆰 １６ ０􀆰 ２８
节流阀 ２ １９７７８ ０ １９３９２ ０ ３８６ １０􀆰 ０３ １􀆰 ６２ ０􀆰 ３９
节流阀 ３ ３９６２ ０ ３８０５ ０ １５７ ５７􀆰 ６５ ０􀆰 ６６ ０􀆰 １６
节流阀 ４ ４６３１ ０ ４６１７ ０ １３􀆰 ７５ ３４􀆰 ６７ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０１
乙烷回收单元整体 ７７０００ ２３１１７ ７６２０９ １７􀆰 ２６ ２３８７７􀆰 ７３ ７６􀆰 １４ １００􀆰 ００ ２３􀆰 ８６

表 ５　 制冷单元各设备分析结果

设备
输入 / ｋＷ 输出 / ｋＷ

物流 能量 物流 能量
损量 / ｋＷ 效率 / ％ 损率 ξ / ％ 损失系数 Ω / ％

制冷压缩机 　 　 　 　 　 　 　 　
　 压缩机 １ ２１８􀆰 ４ ４８３􀆰 ４ ５６８􀆰 ２ ０ １３３􀆰 ６０ ７２􀆰 ３６ 　 ８􀆰 ９２ ４􀆰 ９２
　 压缩机 ２ １１８７ ２２１４ ２９２３ ０ ４７８􀆰 １０ ７８􀆰 ４０ ３１􀆰 ９４ １７􀆰 ６１
蒸发器 　 　 　 　 　 　 　 　
　 蒸发器 １ ９３７􀆰 ３ ０ ４８７􀆰 ４ ３９４􀆰 ８ ５５􀆰 １４ ８７􀆰 ７４ ３􀆰 ６８ ２􀆰 ０３
　 蒸发器 ２ １０８３ ０ １８９􀆰 ５ ８２６􀆰 ４ ６６􀆰 ７５ ９２􀆰 ５３ ４􀆰 ４６ ２􀆰 ４６
空冷器 ２９２３ ０ ２３１９ ０ ６０４􀆰 ３０ ９７􀆰 ６２ ４０􀆰 ３７ ２２􀆰 ２６
水冷器 ２３１９ ０ ２２８２ ０ ３６􀆰 ４７ ９６􀆰 ５６ ２􀆰 ４４ １􀆰 ３４
过冷器 ２２８２ １７􀆰 ２６ ２２９６ ０ ２􀆰 ８４ ８３􀆰 ５８ ０􀆰 １９ ０􀆰 １０
节流阀 　 　 　 　 　 　 　 　
　 节流阀 １ ２３０４ ０ ２２１８ ０ ８６􀆰 ４９ ３９􀆰 ２８ ５􀆰 ７８ ３􀆰 １９
　 节流阀 ２ １１４５ ０ １１１２ ０ ３３􀆰 ２４ ６４􀆰 ６２ ２􀆰 ２２ １􀆰 ２２
制冷循环整体 ２７１４􀆰 ６６ １２２１􀆰 ２ １４９６􀆰 ９３ ４４􀆰 ８６ １００􀆰 ００ ５５􀆰 １４

　 制冷系数 ２􀆰 ３７３

􀅰８１２􀅰
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表 ６　 系统分析计算结果

系统输入 / ｋＷ

物流 原料气物流 Ｅｘｉｎ１ ７７０００

能量 外输气压缩机电 Ｗ１ １７３７８ ７０􀆰 ６６％

　 脱塔乙烷塔顶回流泵电 Ｗ２ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ００％

　 脱丙丁烷塔顶回流泵电 Ｗ３ ８􀆰 ３１ ０􀆰 ０３％

　 制冷压缩机 １ 电 Ｗ４ ４８３ １􀆰 ９６％

　 制冷压缩机 ２ 电 Ｗ５ ２２１４ ９􀆰 ００％

　 脱乙烷塔底热源 Ｅｘｉｎ２ ３２０２ １３􀆰 ０２％

　 脱丁烷塔底热源 Ｅｘｉｎ３ １３０７ ５􀆰 ３１％

　 合计 ２４５９２􀆰 ８５ １００％

系统输出 / ｋＷ

物流 外输干气物流 Ｅｏｕｔ１ ７１００５ ９３􀆰 １７％

　 乙烷气体物流 Ｅｏｕｔ２ ４２３４􀆰 ８ ５􀆰 ５６％

　 液化石油气物流 Ｅｏｕｔ３ ８９４􀆰 ５ １􀆰 １７％

　 稳定轻烃物流 Ｅｏｕｔ４ ７５􀆰 １ ０􀆰 １０％

　 合计 ７６２０９􀆰 ３５ １００％

系统总损 / ｋＷ ２５３８３􀆰 ６

系统总效率 / ％ ７５􀆰 ０１

由表 ４ 可知ꎬ乙烷回收单元整体的效率为

７６􀆰 １４％ꎬ单元各设备的效率普遍不高ꎮ
由表 ５ 可知ꎬ制冷单元的制冷系数为 ２􀆰 ３７３ꎬ但

整体效率仅为 ４４􀆰 ８６％ꎬ主要原因是空冷器的热

耗散和制冷压缩机的功损失ꎮ
由表 ６ 可知ꎬ外输气压缩机的电占总输入能

量的 ７０􀆰 ６６％ꎬ因此在优化节能空间时应注意提

高外输压缩机的压缩效率ꎮ 乙烷回收系统中主要设

备损失见表 ７ꎬ系统中主要设备的效率见表 ８ꎮ
表 ７　 系统中主要设备损失结果 ｋＷ

主要损设备 损失量 主要损设备 损失量

脱甲烷塔　 　 　 　 ６９３４ 节流阀　 　 ９５２􀆰 ４８

脱乙烷塔　 　 　 　 ３７８０ 脱丙丁烷塔 ９１２

外输气压缩机　 　 ３７０４ 膨胀增压端 ８８９

主冷冷箱　 　 　 　 ３２３３ 制冷压缩机 ６１１􀆰 ７

空冷器　 　 　 　 　 １５７９􀆰 ８ 预冷冷箱　 ４０７􀆰 １

脱乙烷塔顶冷却器 １０５３ 水冷器　 　 ２０１􀆰 ３３

透平膨胀机　 　 　 ９５４

由表 ７ 可知ꎬ脱甲烷塔的损失量最大ꎬ损失

为 ６ ９３４ ｋＷꎬ占总损量的 ２９􀆰 ０４％ꎬ其原因为脱甲

烷塔内运行温度在－１００~１０℃ꎬ需要消耗大量冷能ꎮ

表 ８　 系统中损主要设备的效率分布 ％

主要损设备 效率 主要损设备 效率

外输气空冷器 ９９􀆰 １６ 脱丙丁烷塔　 　 　 ３０􀆰 １９

主冷冷箱　 　 ８０􀆰 ２７ 预冷冷箱　 　 　 　 ２４􀆰 ２７

外输气压缩机 ７８􀆰 ６９ 脱乙烷塔顶冷却器 ２１􀆰 ６２

透平膨胀机　 ７８􀆰 ２７ 脱乙烷塔　 　 　 　 １５􀆰 ３０

脱甲烷塔　 　 ５９􀆰 ４５

由表 ８ 可知ꎬ 空 冷 器 的效 率 最 高ꎬ 高 达

９９􀆰 １６％ꎬ但空冷器为高温物流降温的损失量高达

１ ５７９􀆰 ８ ｋＷꎮ 可通过增设溴化锂制冷机组ꎬ回收空

冷器出口气体的高温余热来制取 ７ ~ １２℃冷水供应

工艺循环冷却水ꎮ
对于脱甲烷塔ꎬ效率仅为 ５９􀆰 ４５％ꎬ且损失

量高达 ６ ９３４ ｋＷꎬ是节能潜力最大的设备ꎮ 可通过

调节物流进料位置和塔板数ꎬ让塔内温度变化更为

平稳、连续ꎬ从而减小损失ꎬ实现节能降耗ꎮ

４　 经济效益分析

经济性是评价任何处理工艺好坏的最重要指

标ꎮ 对经济性的估算主要包括资本支出(ＣＡＰＥＸ)
和生产成本(ＯＰＥＸ)２ 个方面ꎮ 由于本文中涉及到

多级增压、低温分离等ꎬ各单元及不同配套制冷循环

设备较多ꎬ资本支出无法具体估算ꎮ 所以ꎬ本文中主

要对生产成本进行评价ꎬ生产成本比较结果见表 ９ꎮ
表 ９　 ３ 种制冷工艺生产成本比较

关键参数
联合

制冷

复叠式

制冷

混合冷剂

制冷

产品 　 　 　

　 外输气产量 / (万 ｍ３􀅰ａ－１) ４９３８ ４９３７ ４９４１

　 乙烷产量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) ７０９ ７０９ ７０９

　 ＬＰＧ 产量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) １２９１ １２９０ １２９４

　 稳定轻烃产量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) ６６７ ６６５ ６７０

　 年产品收益 / 万元 １１０９７ １１０９６ １１２０３

能耗 　 　 　

　 热负荷 / ｋＷ ２０２５５ １７７２６ １９８８３

　 热负荷耗费(折算气) / 万元 ４６９１ ４１０５ ４６０５

　 电负荷 / ｋＷ ４８６６ ６５８２ ５６５２

　 电负荷耗费(折算电) / 万元 ３８９３ ５２６６ ４５２２

年能耗费用 / 万元 ８５８４ ９３７１ ９１２７

年总收益 / 万元 ２５１３ １７２５ ２０７６

􀅰９１２􀅰
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　 　 在保证乙烷回收率均为 ９４％的条件下ꎬ工艺流

程的产品效益及能耗费用按以下标准计算[８]:天然

气热值为 ３１􀆰 ４ ＭＪ / ｍ３ꎬ价格为 ２􀆰 ０２ 元 / ｍ３ꎬ电价为 １
元 / ｋＷｈꎬ乙烷产品价格为 ４ ５６８ 元 / ｔꎬ液化石油气价

格为 ３ ８４９ 元 / ｔꎬ稳定轻烃价格为 ４ ５１９ 元 / ｔꎮ 装置

的年运行时间为 ８ ０００ ｈꎮ
综上ꎬ丙烷制冷和膨胀机制冷的联合制冷工艺

能耗最低ꎬ年收益最高ꎬ是基于低压富气的 ＧＬＳＰ 乙

烷回收流程中的最优制冷工艺ꎮ

５　 结论

(１)通过能耗分析知ꎬ丙烷制冷与膨胀机联合

制冷工艺、复叠式制冷、混合冷剂制冷工艺的能耗分

别为 １６ ０３１、１６ ６５７、１８ ８７６ ｋＷꎬ即基于 ＧＬＳＰ 的乙

烷回收流程中能耗最低的是丙烷制冷与膨胀机联合

制冷工艺ꎮ
(２)通过对丙烷制冷与膨胀机联合制冷工艺进

行分析发现ꎬ损量主要源于能量ꎬ而外输气压

缩机的电占总输入能量的 ７０􀆰 ６６％ꎬ因此在优

化节能空间时应注意提高外输压缩机的压缩效率ꎮ
损失量最大的设备是脱甲烷塔ꎬ效率仅为

５９􀆰 ４５％ꎬ损失为 ６ ９３４ ｋＷꎬ可通过调节物流进料

位置和塔板数ꎬ让塔内温度变化更为平稳、连续ꎬ从
而减小脱甲烷塔的损失ꎬ达到节能降耗的目的ꎮ

(３)通过经济效益分析发现ꎬ丙烷制冷与膨胀

机联合制冷工艺、复叠式制冷、混合冷剂制冷工艺的

年总收益分别为 ２ ５１３、１ ７２５、２ ０７６ 万元ꎬ即丙烷制

冷和膨胀机制冷的联合制冷工艺的年收益最高ꎬ是
基于低压富气的 ＧＬＳＰ 乙烷回收流程中的最为经济

的制冷工艺ꎮ

参考文献

[１] 国家发展和改革委员会资源节约和环境保护司. ＧＢ / Ｔ ２５８９—

２００８.综合能耗计算通则[Ｓ] .北京:中国标准出版社ꎬ２００８.

[２] 杨雨林ꎬ陈小榆ꎬ何杰ꎬ等.乙烷回收改进流程用能分析[ Ｊ] .石油

与天然气化工ꎬ２０１９ꎬ４８(４):６１－６８.

[３] Ｄｉａｚ Ｍ ＳꎬＳｅｒｒａｎｉ ＡꎬＢａｎｄｏｎｉ Ｊ Ａꎬｅｔ ａｌ.Ａｕｔｏｍａｔｉｃ ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ ｏｐｔｉ￣

ｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ ｎａｔｕｒａｌ ｇａｓ ｐｌａｎｔｓ[Ｊ] .Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ

Ｒｅｓｅａｒｃｈꎬ１９９７ꎬ３６(７):２７１５－２７２４.

[４] 赵敏ꎬ厉彦忠.丙烷预冷混合制冷剂液化流程中原料气与制冷剂

匹配研究[Ｊ] .西安交通大学学报ꎬ２０１０ꎬ４４(２):１０８－１１２.

[５] 杨冬磊ꎬ李光春ꎬ熊林ꎬ等.中高压富气乙烷回收工艺改进[ Ｊ] .现

代化工ꎬ２０２１ꎬ４１(１):２２７－２３１.

[６] 项新耀ꎬ李东明ꎬ吴照云.分析节能技术[Ｍ].北京:石油工业

出版社ꎬ１９９５.

[７] Ｊｉａｎｇ ＨｏｎｇꎬＺｈａｎｇ ＳｈｉｊｉａｎꎬＪｉｎｇ Ｊｉａｑｉａｎｇꎬｅｔ ａｌ.Ｔｈｅｒｍｏｄｙ ｎａｍｉｃ ａｎｄ

ｅｃｏｎｏｍｉｃ ａｎａｌｙｓｉｓ ｏｆ ｅｔｈａｎｅ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｂａｓｅｄ ｏｎ ｒｉｃｈ ｇａｓ

[Ｊ] .Ａｐｐｌｉｅｄ Ｔｈｅｒｍａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ２０１９ꎬ１４８:１０５－１１９.

[８] 丁玲.ＴＬＭ 气田天然气深度凝液回收工艺技术研究[Ｄ].成都:

西南石油大学ꎬ２０１６.■

􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀤂
􀤂

􀦂 􀦂

􀦂􀦂

朗盛开发黑色颜料帮助回收塑料实现快速分离

　 　 消费者、环保组织、政府部门和工业界正在采取更多行
动以减少微塑料的使用ꎮ 将塑料垃圾作为原料进行再利用
也有助于此ꎬ但需要首先根据类型将不同的塑料进行分离ꎮ

朗盛无机颜料业务部塑料领域全球市场分部经理
Ｓｔｅｆａｎｏ Ｂａｒｔｏｌｕｃｃｉ 表示:“目前全球范围内的塑料包装回收
率还是太低ꎬ使用我们最新款的黑色颜料将有助于提高塑
料包装的回收率ꎮ”Ｂａｙｆｅｒｒｏｘ ３０３ Ｔ 是朗盛开发的一种用于
黑色塑料着色的黑色颜料ꎬ可以反射 ２０％的近红外辐射ꎮ
这款颜料使得塑料可以在近红外探测器的帮助下被有效、
低成本地识别出来ꎮ Ｂａｒｔｏｌｕｃｃｉ 说:“如今大量使用炭黑着
色的塑料包装其实并不反射任何辐射ꎬ因此在分拣厂中无
法被检测到ꎮ”

(１)使用自动分拣设备对复合材料进行近红外检测
准确分拣垃圾以及生产按类型分类的回收材料成本高

昂ꎮ 正是因为分拣垃圾存在困难才导致目前全世界塑料的
回收率始终很低ꎮ 复合材料和黑色塑料尤其难以分拣ꎬ粘
在一起的箔纸或由 ＰＥＴ 制成的小型透明托盘也是如此ꎮ
朗盛开发的 Ｂａｙｆｅｒｒｏｘ ３０３ Ｔ 颜料可以为黑色塑料包装的回
收做出决定性贡献ꎮ

在自动化回收工厂中ꎬ近红外检测(ＮＩＲ 光谱)被用来
快速分类塑料垃圾ꎮ 在大多数情况下ꎬ红外线摄像机被安

装在传送带的上方ꎮ 然而ꎬ包括铝箔在内的黑色塑料包装ꎬ
由于其颜色不能被光学传感器正确识别ꎬ因此不能被分拣ꎮ

目前ꎬ塑料包装着色主要使用 ３ 类颜料ꎮ 就数量而言ꎬ
炭黑是最常用于黑色包装材料的颜料ꎬ因为它在市场上成
本低廉且着色力高ꎮ 但它不反射红外辐射ꎬ用它着色的物
品在分拣设备中几乎不可识别ꎮ 因此ꎬ大量塑料包装都无
法被送去回收ꎮ 复合无机有色颜料和锰铁氧体(后者的成
本效益要高得多)是炭黑的优质替代品ꎬ这主要归功于它
们的特性———能够反射红外光ꎮ 朗盛的铁锰复合氧化物
Ｂａｙｆｅｒｒｏｘ ３０３ Ｔ 颜料还具有比同类颜料高 ２０％的色彩强度ꎮ

(２)降低磁性ꎬ防止误报
Ｂａｙｆｅｒｒｏｘ ３０３ Ｔ 的低磁性使其成为塑料包装着色的理

想选择ꎮ 例如ꎬ在食品行业的质量控制流程中ꎬ可磁化的颜
料可能会引发误报警ꎬ从而扰乱生产ꎬ毕竟金属探测器无法
区分颜料和可食用物品中的金属片ꎮ 这就是为什么要在母
料和包装中都必须避免金属污染物存在的原因ꎮ

“由于采用了特殊的制造工艺ꎬ我们成功地合成了一
种具有极低磁性的颜料ꎮ 如果将我们的 Ｂａｙｆｅｒｒｏｘ ３０３ Ｔ 与
标准的锰铁氧体进行比较ꎬ你会发现其磁性降低了 ５０％以
上ꎮ”Ｂａｒｔｏｌｕｃｃｉ 如是说ꎮ “使用我们的黑色颜料可以避免生产
中的误报警ꎬ在工作流程中更加可靠ꎮ”他补充道ꎮ (余婷)
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