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浅冷油吸收法在炼厂混合干气回收中的应用
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摘要:采用浅冷油吸收工艺对国内某炼厂副产催化干气和焦化干气中的碳二及以上馏分进行回收ꎬ根据对饱和干气和不饱

和干气的处理方式不同ꎬ制定了 ２ 种回收方案ꎬ方案一为设置 ２ 套碳四吸收－解吸系统分别处理饱和干气和不饱和干气ꎬ方案二
为设置 １ 套碳四吸收－解吸系统来统一处理饱和干气和不饱和干气的混合气ꎮ 利用流程模拟软件 Ｓｙｍｍｅｔｒｙ 对上述 ２ 种方案进
行模拟计算ꎬ结果表明ꎬ２ 种方案均可达到回收碳二提浓气的要求ꎬ其中ꎬ方案一将饱和干气和不饱和干气分开处理ꎬ回收率高ꎬ
适用性强ꎻ方案二的产品纯度较方案一高ꎬ但能耗较大ꎮ
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　 　 浅冷油吸收法回收炼厂干气技术是由北京化工

研究院自主开发[１－３]ꎬ在中冷油吸收法分离乙烯技

术的基础上ꎬ结合催化裂化吸收稳定技术的优点ꎬ经
深入研究而开发的新型炼厂干气回收技术ꎮ 该技术

以炼厂碳四为吸收剂吸收炼厂干气中的碳二组分ꎬ
再以汽油为吸收剂回收燃料气中夹带的碳四组分ꎮ
此方法具有回收率高、产品品质高、流程简单、操作

简便、运转周期长、占地小等优势[４－７]ꎬ已成功在齐

鲁石化[８－１０]、茂名石化[１１]、福建联合石化[１２－１３]、中
化泉州石化[１３]、浙石化[１４] 等公司投产ꎮ 炼厂干气

大致可以分为含烯烃较多的不饱和干气和含烯烃较

少的饱和干气 ２ 类[５]ꎬ前者来源于催化裂化和裂解

等装置ꎬ后者来源于常减压蒸馏、加氢以及焦化等装

置ꎮ 通过浅冷油技术回收得到的碳二提浓气可以送

往乙烯装置的裂解炉ꎬ也可以不经过裂解炉直接送

至后续分离流程ꎮ 如果提浓气中乙烯和乙烷含量都

相对较高ꎬ若送入裂解炉ꎬ烯烃含量高会导致炉管结

焦ꎻ若送入后续分离流程ꎬ由于提浓气中的乙烷含量

高ꎬ还需经过分离单元的压缩机、冷区、热区分离后

再返回至裂解炉ꎬ占用乙烯装置的大量能耗ꎮ 为降

低下游乙烯装置能耗和实现炼厂干气中乙烯乙烷等

组分合理高效的利用ꎬ须在干气回收装置内将乙烯

和乙烷分离ꎬ分别得到富乙烯气和富乙烷气ꎮ 由此

本文中设计了 ２ 种干气回收方案ꎬ采用 Ｓｙｍｍｅｔｒｙ 软

件进行流程模拟ꎬ综合考察产品规格及产量、塔设备

操作条件、公用工程及能耗等各方面因素研究 ２ 种

工艺路线的经济性和适用性ꎮ

１　 干气的特点及回收方案

１􀆰 １　 干气的组成

以某炼厂副产的催化干气和焦化干气为原料ꎬ
采用北京化工研究院自主开发浅冷油吸收技术回收

这 ２ 股干气中的乙烯和乙烷组分ꎬ具体原料组成如

表 １ 所示ꎮ
表 １　 某炼厂催化干气和焦化干气性质

性质 催化干气 焦化干气

温度 / ℃ ４０ ４５

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ７ ０􀆰 ６

􀅰３２２􀅰
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续表

性质 催化干气 焦化干气

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２４２７７􀆰 ５ ２７８８０

摩尔流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１０９􀆰 ３３ １０４９􀆰 ３８

组成(摩尔分数) / ％ 　 　

　 氢气 １２􀆰 ３２ １２􀆰 ３５

　 氮气 ２０􀆰 ３５ ０

　 氧气 ０􀆰 ７４ ０

　 二氧化碳 ２􀆰 ０６ ０􀆰 ２２

　 甲烷 ３１􀆰 ３０ ５１􀆰 ８０

　 乙烯 １６􀆰 ３４ ４􀆰 ０６

　 乙烷 １４􀆰 ８７ ２６􀆰 ７７

　 丙烯 ０􀆰 ９ ０􀆰 ９

　 丙烷 ０􀆰 １４ １􀆰 ８８

　 碳四及碳四以上 ０􀆰 ２５ ０􀆰 ９３

　 硫化氢 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００２

　 水 ０􀆰 ７２ １􀆰 ０８

　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

１􀆰 ２　 干气回收方案一(简称“两头一尾”)
催化干气和焦化干气的回收方案一的工艺流程

见图 １ꎮ 方案一将催化干气和焦化干气分别用碳四

吸收－解吸的方法回收其中的碳二及以上馏分ꎬ共
用 １ 个汽油吸收塔ꎬ简称“两头一尾”流程ꎮ 具体流

程是:催化干气送往压缩机增压至 ４􀆰 ０ ＭＰａꎬ压缩机

段前均设置干气吸入罐ꎬ段后均用循环水冷却ꎮ 压

缩机出口的干气经冷冻水冷却至 １５℃后送往碳四

吸收塔中下部ꎬ采用正丁烷作吸收剂ꎬ回收催化干气

中的碳二及以上组分ꎬ塔顶未被吸收的甲烷、氢气、
氮气等不凝气夹带部分碳四吸收剂送往汽油吸收

塔ꎮ 来自碳四吸收塔塔釜的富碳四经碳四解吸塔进

料预热器加热后ꎬ依靠压力差进入碳四解吸塔中部ꎮ
碳四解吸塔塔顶的气体冷却后进入回流罐进行气液

分离ꎬ液相送回塔顶作回流ꎬ气相即为富乙烯气ꎮ 碳

四解吸塔塔釜采出的贫碳四吸收剂ꎬ经泵增压并进

行一系列换热冷却后送往碳四吸收塔顶循环使用ꎮ
为了防止重组分在碳四吸收剂中累积ꎬ在碳四解吸

塔釜抽出一部分轻烃作为产品送出装置ꎮ 焦化干气

的碳四吸收解吸过程与催化干气类似ꎬ这里不再赘

述ꎮ 来自 ２ 台碳四吸收塔顶的甲烷氢依靠压差从底

部进入汽油吸收塔内ꎬ与塔顶的汽油吸收逆流接触

后ꎬ其内的大部分碳四被吸收下来ꎮ 汽油吸收塔塔

釜富汽油吸收剂靠压差送至汽油解吸塔ꎬ未被吸收

的甲烷、氢、氮气等尾气加热后作为燃料气送出界

区ꎮ 汽油解吸塔顶气体经过冷凝后进入汽油解吸塔

回流罐中进行气液分离ꎬ罐顶气相排入燃料气管网ꎬ
罐底液体为回收的碳四吸收剂ꎬ经汽油解吸塔回流

泵升压后ꎬ部分作为汽油解吸塔回流ꎬ部分返回碳四

吸收剂补充罐ꎮ

图 １　 方案一工艺流程示意图

１􀆰 ３　 干气回收方案二(简称“一条线”)
方案二的工艺流程见图 ２ꎮ 方案二将催化干气

和焦化干气混合后用一套碳四吸收－解吸的方法回

收其中的碳二及以上馏分ꎬ简称“一条线”流程ꎮ 该

方案的碳四吸收和解吸、汽油吸收和解吸方法与方

案一相同ꎬ差异之处在于从碳四解吸塔顶采出的碳

二提浓气还需送往脱碳塔、干燥塔和预分塔(乙烯

乙烷分离塔)ꎮ 提浓气从脱碳塔底部进入ꎬ从塔顶

去往干燥塔上部进行干燥ꎬ在干燥塔底部排出ꎮ 脱

碳干燥后处理的干气进入预分塔时可以防止干冰和

水合物的产生ꎬ该提浓气再经预分塔进料换热器换

热冷却后被送入预分塔中部ꎮ 塔顶气体经过预分塔

冷凝器ꎬ用丙烯冷剂冷却后进入预分塔回流罐中进

行气液分离ꎬ凝液被送回塔顶作回流ꎬ气相为主要含

有乙烯的富乙烯气ꎬ经减压后送往乙烯装置的碱洗

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 方案二工艺流程示意图
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塔ꎮ 塔釜采出主要含乙烷的富乙烷气ꎬ经过预分塔

进料换热器、富乙烷气换热器换热回收冷量ꎬ之后送

往富乙烷气加热器ꎬ采用贫碳四吸收剂作为热源ꎬ富
乙烷气产品被加热到 ６０℃ 后送往乙烯装置的裂

解炉ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 产品产量及组成

上述 ２ 个方案均可达到将催化干气和焦化干气

中的碳二及以上组分进行回收利用的目的ꎮ 但由于

２ 方案中对原料干气的处理方式不同ꎬ使得产品规

格、塔的操作条件、公用工程及能耗方面存在差异ꎮ
本节在规定碳二的回收率为 ９６％的前提下ꎬ对上述

２ 种方案进行分析研究ꎮ 其中ꎬ碳二回收率的计算

公式为:
碳二回收率(％) ＝

(富乙烯气中的碳二量 ＋ 富乙烷气中的碳二量) /

干气原料(催化干气 ＋ 焦化干气) 中碳二量 × １００％

　 　 以催化干气和焦化干气为原料ꎬ经浅冷油吸收

装置可获得主产品富乙烷气和富乙烯气ꎬ副产抽出

轻烃、抽出汽油ꎬ表 ２ 是采用上述 ２ 种方案获得产品

的对比ꎮ 采用方案一(“两头一尾”)需要补充碳四

吸收剂 ６ ４４１􀆰 ８ ｋｇ / ｈ、汽油吸收剂 ２７１􀆰 ２ ｋｇ / ｈꎬ方案

二(“一条线”)需要补充碳四吸收剂 ５ ９４１􀆰 ８ ｋｇ / ｈ、
汽油吸收剂 ２７１􀆰 ２ ｋｇ / ｈꎬ二者补充碳四吸收剂相差

５００􀆰 ０ ｋｇ / ｈꎬ汽油吸收剂二者一致ꎮ
表 ２　 产品组成及产量

　

方案一 方案二

富乙

烯气

富乙

烷气
燃料气

富乙

烯气

富乙

烷气
燃料气

质量流量 / (ｔ􀅰ｈ－１) １２􀆰 １９ １５􀆰 ７８ ２９􀆰 ４１ ６􀆰 ６５ ２０􀆰 ７０ ２９􀆰 ５２

组成(摩尔分数) / ％ 　 　 　 　 　 　

　 氢气 ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ １８􀆰 ２６０ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ １８􀆰 ２２６

　 水 ０􀆰 ０７５ ０􀆰 ０５６ ０􀆰 ０４２ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０４１

　 氮气 ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ １３􀆰 ２６６ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ １３􀆰 ２４１

　 氧气 ２０×

１０－６

<１０×

１０－６

０􀆰 ４８２ ２０×

１０－６

<１０×

１０－６

０􀆰 ４８１

　 二氧化碳 ２􀆰 ９４５ ０􀆰 ２４０ ０􀆰 ７７５ <１００×

１０－６

０􀆰 ０００ ０􀆰 ８３３

　 硫化氢 ０􀆰 ００６ ０􀆰 ００６ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ０００

　 己烷 ３􀆰 ８４７ ３􀆰 ７７１ ６１􀆰 ３１７ １３􀆰 ５０４ ０􀆰 ０００ ６１􀆰 ２５０

　 乙烯 ４２􀆰 ５６１ ８􀆰 ３７３ １􀆰 ７４２ ８１􀆰 ４６９ １􀆰 ０００ １􀆰 ９０８

　 乙烷 ４１􀆰 ９７９ ７５􀆰 １９２ ０􀆰 ２１１ ０􀆰 ２７０ ８５􀆰 ５４８ ０􀆰 ０６０

　 丙烯 ２􀆰 ４０９ ２􀆰 ４８８ ０􀆰 ０４７ ０􀆰 ０００ ３􀆰 ３４０ ０􀆰 ０６６

　 丙烷 ０􀆰 ４１０ ５􀆰 ０４９ ０􀆰 ０７５ ０􀆰 ０００ ４􀆰 ０２３ ０􀆰 １０４

　 异丁烷 ０􀆰 ０５２ ０􀆰 ２４７ ０􀆰 ０３３ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ２１７ ０􀆰 ０３３

　 正丁烷 ５􀆰 ４３５ ４􀆰 １２４ ３􀆰 ３３４ ０􀆰 ０００ ５􀆰 ３８２ ３􀆰 ３３９

　 碳四 ５􀆰 ７６３ ４􀆰 ８２３ ３􀆰 ５１５ ０􀆰 ０００ ６􀆰 ０８０ ３􀆰 ５２０

　 碳五及碳五以上 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ２６７ ０􀆰 ０００ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ２６８

从产量上来看ꎬ副产品轻烃的产量一致ꎮ 采用

方案一(“两头一尾”)可产出副产品燃料气 ２９􀆰 ４１
ｔ / ｈꎬ采用方案二(“一条线”)可以产出 ２９􀆰 ５２ ｔ / ｈꎬ２
个方案燃料气产量相差 ０􀆰 １１ ｔ / ｈꎮ 方案一产出的主

产品气(富乙烷气和富乙烯气)为 ２７􀆰 ９７ ｔ / ｈꎬ而方案

二产出的主产品气为 ２７􀆰 ３５ ｔ / ｈꎬ两者相差 ０􀆰 ６２ ｔ / ｈꎮ
综合燃料气和主产品气产量ꎬ与两者补充碳四吸收

剂差值 ５００􀆰 ０ ｋｇ / ｈ 相吻合ꎮ
从组成来看ꎬ由方案一(“两头一尾”)回收所得

富乙烯气中的乙烯摩尔分数为 ４２􀆰 ５６％ꎬ低于方案

二所产富乙烯气中的乙烯摩尔分数 ８１􀆰 ４７％ꎬ并且

由方案一(“两头一尾”)回收所得富乙烷气中的乙

烷摩尔分数为 ７５􀆰 １９％ꎬ低于方案二所产富乙烷气

中的乙烷摩尔分数 ８５􀆰 ５５％ꎬ故在主产品纯度方面ꎬ
方案二优于方案一ꎮ 但就富乙烯气而言ꎬ方案一中

碳二总摩尔分数为 ８４􀆰 ５４％ꎬ 略高于方案二的

８１􀆰 ７４％ꎻ相应地ꎬ就富乙烷气而言ꎬ方案一中碳二的

总摩尔分数为 ８３􀆰 ５７％ꎬ略低于方案二的 ８６􀆰 ５５％ꎮ
总体来看ꎬ２ 种方案回收得到的富乙烷气中甲

烷摩尔分数均小于 ４％、氧气摩尔分数小于 １０ ×
１０－６ꎬ是优质的轻质裂解原料ꎬ可直接送至乙烯装置

的裂解炉ꎻ而方案一回收得到的富乙烯气中ꎬ乙烯和

乙烷摩尔分数各占大致 ４０％ꎻ方案二回收得到的富

乙烯气中乙烯占摩尔分数 ８１􀆰 ４７％、乙烷占 ０􀆰 ２７％ꎬ
２ 个方案的富乙烯气送至乙烯装置的碱洗塔ꎬ方案

一由于乙烯纯度低ꎬ所占用的乙烯装置分离流程的

能耗也更高ꎮ
２􀆰 ２　 关键设备操作条件对比

在塔压及理论板数相同的条件下ꎬ对 ２ 方案中

各塔的操作温度及所需的热负荷与冷负荷进行比

较ꎬ结果见表 ３ꎮ 从操作温度来看ꎬ２ 种方案中各塔

的塔顶和塔底的温度基本一致ꎮ 从塔负荷来看ꎬ２
种方案的热负荷相差 ４０４􀆰 ４６ ｋＷꎬ而冷负荷相差

９ ８６０􀆰 ５０ ｋＷꎮ 冷负荷差距大的原因在于方案二

􀅰５２２􀅰
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(“一条线”)采用了预分塔ꎬ该塔顶的操作温度在

－３１℃ꎬ需要引入丙烯冷剂ꎮ 此方案若不能从乙烯

装置引入丙烯冷剂ꎬ还需建立丙烯制冷装置ꎬ该装置

可以提供 ４℃和－４０℃的冷源ꎮ 其中 ４℃的冷源可以

替代 ７℃冷冻水ꎬ减少冷冻水能耗ꎮ
表 ３　 塔设备工艺操作条件

　

方案一 方案二

操作

温度

(塔顶 /

塔釜) /

℃

热负荷 /

ｋＷ

冷负荷 /

ｋＷ

操作

温度

(塔顶 /

塔釜) /

℃

热负荷 /

ｋＷ

冷负荷 /

ｋＷ

预分塔 — — — －２９􀆰 ７/

５􀆰 ３

８４５５􀆰 ４５ ９８６０􀆰 ５０

碳四吸收塔－１ ２１􀆰 ３/

１２０􀆰 ２

６６１９􀆰 ４５ ０ ２０􀆰 ５/

１１５􀆰 ３

６４１８􀆰 １４ ０

碳四吸收塔－２ ２１􀆰 ９/

１１７􀆰 １

７３１２􀆰 ４５ ０ — — —

碳四解吸塔－１ ７０􀆰 ２/

１２５􀆰 ５

５２４５􀆰 ５２ ０ ６５􀆰 ７/

１２３􀆰 ９

１１３２０􀆰 ９８ ０

碳四解吸塔－２ ６９􀆰 ８/

１３０􀆰 ２

６６１２􀆰 ６９ ０ — — —

汽油吸收塔 １９􀆰 ５/

３３

０ ０ １９􀆰 ５/

３３􀆰 ２

０ ０

汽油解吸塔 １５􀆰 ０/

１５５

１０６２􀆰 ４５ １０７５􀆰 １２ １５􀆰 ０/

１５５

１０６２􀆰 ４５ １０７５􀆰 １２

合计 — ２６８５２􀆰 ５６ １０７５􀆰 １２ — ２７２５７􀆰 ０２ １０９３５􀆰 ６２

为了降低能耗ꎬ在上述“两头一尾”和“一条线”
２ 个方案中均对换热流程进行了合理优化ꎮ 碳四解

吸塔釜采出的贫碳四温度较高ꎬ经泵增压后送至碳

四吸收塔的 ２ 台中间再沸器回收热量ꎻ汽油解吸

塔塔釜采出的贫汽油温度较高ꎬ经泵增压与来自

汽油吸收塔塔釜的汽油换热回收热量ꎮ “一条线”
流程使用预分塔分离乙烷和乙烯ꎬ在塔顶需要丙

烯制冷ꎬ该塔材质为低温碳钢ꎬ材质等级高ꎬ投资

也较高ꎮ

３　 结论

(１)针对催化干气和焦化干气组成的不同ꎬ设
计了 ２ 种干气回收方案ꎬ即“两头一尾”方案和“一

条线”方案ꎮ ２ 种方案产出的富乙烯气和富乙烷气

产品ꎬ均可送往乙烯装置用于增产乙烯ꎮ
(２)在产品纯度方面ꎬ方案二(“一条线”)优于

方案一(“两头一尾”)ꎬ方案二流程得到的富乙烯气

中乙烯的摩尔分数是 ８１􀆰 ４７％ꎬ富乙烷气中乙烷的

摩尔分数是 ８５􀆰 ５５％ꎮ 富乙烷气和富乙烯气可分别

送至乙烯装置的裂解炉和碱洗塔ꎬ干气中的乙烯和

乙烷均得到了高效、合理的利用ꎮ
(３)方案一回收率高ꎬ适用性强ꎻ方案二能耗较

方案一高ꎬ但产品纯度也高ꎬ可在一定程度上降低

乙烯装置的能耗ꎬ此方案适用于和乙烯共建ꎬ通过

借用乙烯装置的丙烯冷剂ꎬ无须重新设置丙烯制

冷系统ꎮ
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