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摘要:为降低能耗的同时提高天然气提氦工艺回收率和粗氦产品体积分数ꎬ提出了基于低温精馏原理的天然气提氦流程ꎬ
该流程具有设备少、回收率高、粗氦产品体积分数高以及能耗低的特点ꎮ 利用 ＨＹＳＹＳ 软件建立了天然气提氦模型ꎬ并对一次

提氦塔塔压、一次提氦塔塔顶进料温度、二次提氦塔进料温度等关键参数进行了分析ꎬ确定了较优的工艺参数ꎬ在回收率为

９５％、粗氦产品体积分数为 ７５％的条件下ꎬ总能耗为 ４２５ ｋＷꎮ 最后采用分析方法定量地确定了流程中各设备的损失大

小ꎬ为流程改进指明了方向ꎬ其中损失最大的设备是冷箱ꎬ其次为压缩机ꎬ第三是水冷器ꎬ第四是节流阀ꎬ第五是精馏塔ꎬ混
合器损失最小ꎮ
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　 　 氦气具有许多独特性质ꎬ在工业、国防及许多尖

端科学领域有着重要用途ꎬ是国防军工和高科技产

业发展不可或缺的稀有战略性物资之一[１－４]ꎮ 我国

氦气资源分布范围广泛ꎬ在东、西、中部的多个盆地

均发现了具有工业价值的富氦油气藏ꎬ富氦盆地中

氦气的含量基本都能满足工业品位的要求ꎬ但含量

普遍小于 １％[５]ꎮ 因此ꎬ开发高效工艺流程有助于

天然气提氦工程提质增效ꎮ
天然气提氦方法主要包括膜分离、变压吸附以

及低温分离ꎮ 膜分离法具有投资小、能耗低的优

点[６]ꎬ但是膜分离与低温分离法相比ꎬ氦气损失率

较大ꎬ目前膜分离法多用于氦气初步提浓ꎮ 变压吸

附法主要用于粗氦产品提纯的工艺中ꎮ 低温分离法

分为多级闪蒸分离和低温精馏 ２ 种方法ꎬ该提氦方

法技术成熟、氦气回收率高ꎮ 其中多级闪蒸法常与

天然气液化工艺耦合ꎬ多级闪蒸法流程简单ꎬ但粗氦

产品体积分数较低[７－９]ꎻ低温精馏法与多级闪蒸法

相比流程较为复杂ꎬ但具有氦气回收率高和粗氦产

品体积分数高的特点ꎮ 根据我国的氦气资源现状ꎬ
采用膜分离法初步提浓ꎬ低温精馏法进一步提取粗

氦ꎬ然后采用变压吸附对粗氦提纯的联合提氦方法

具有氦气回收率高、总投资小、能耗低的优点ꎮ
本文中针对低温精馏提氦工艺ꎬ对现有低温精

馏提氦工艺中存在的热集成度低、流程复杂等问题ꎬ
提出了新的天然气提氦工艺流程ꎬ采用 ＨＹＳＹＳ 软

件ꎬ分析了工艺流程中关键参数对能耗的影响ꎬ并对

流程中主要设备进行了热力学分析ꎬ以揭示各设备

的能量损失ꎮ

１　 天然气提氦流程及原料气基础参数

１􀆰 １　 原料气气质条件
该原料气为某提氦工程中经过一级膜分离初步
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提浓ꎬ再经过脱碳脱水等预处理后的气质ꎬ原料气温

度为 ４０℃ꎬ压力为 ４ ３００ ｋＰａꎬ处理量为 ３６×１０４ ｍ３ / ｄꎬ
氦气摩尔含量为 １􀆰 ０５％ꎬ气质组分如表 １ 所示ꎮ 外

输天然气压力要求不低于 ４ ５００ ｋＰａꎬ粗氦产品压力

不低于 ２ ４００ ｋＰａꎮ
表 １　 含氦原料气气质组成 ％

组分 Ｈｅ Ｎ２ ＣＨ４ Ｃ２Ｈ６

摩尔分数 １􀆰 ０５ ９􀆰 １４ ８９􀆰 ７７ ０􀆰 ０４

１􀆰 ２　 天然气提氦流程

笔者提出的天然气提氦工艺如图 １ 所示ꎬ原料

气(物流 ２)经过主冷冷箱(Ｈ－１)降温后再经过节流

阀(Ｖ－１)调压进入一次提氦塔(Ｔ－１)ꎬ一次提氦塔

塔底物流(物流 １９)分为 ２ 股ꎬ一股(物流 １５)经泵

(Ｐ－１)增压ꎬ在主冷冷箱内换热升温后调压进入一

次提氦塔底部ꎬ另一股(物流 １２)经节流阀(Ｖ－２)降
压降温后进入主冷冷箱为其提供冷量ꎬ然后经过压

缩机(Ｃ－１)增压、水冷器(Ｗ－１)降温后外输ꎮ 一次

提氦塔塔顶物流(物流 ２０)经过深冷冷箱(Ｈ－２)降
温、节流阀(Ｖ－５)调压后进入二次提氦塔(Ｔ－２)ꎬ二
次提氦塔塔底物流分为 ２ 股ꎬ一股(物流 ３３)经泵

(Ｐ－３)增压、在深冷冷箱换热升温后进入二次提氦

塔底部ꎬ另一股(物流 ２１)在深冷冷箱内降温过冷后

进入节流阀(Ｖ－６)降压降温ꎬ然后为深冷冷箱和主冷

冷箱提供冷量ꎬ最后经压缩机增压后外输ꎻ二次提氦

塔塔顶气相(物流 ２３)在深冷冷箱降温后进入回流罐

(Ｓ－１)ꎬ回流罐液相经泵(Ｐ－２)增压后自二次提氦塔

塔顶进料ꎬ回流罐气相作为粗氦产品在深冷冷箱和主

冷冷箱内复热后进入后续提纯单元ꎮ 制冷方式采用

氮气制冷循环ꎬ氮气物流(物流 Ｎ５)经压缩机(Ｃ－３)
增压后进入主冷冷箱和深冷冷箱降温过冷ꎬ过冷后的

氮气冷剂(物流 Ｎ３)经过节流阀(Ｖ－４)降压降温ꎬ获
得低温位的氮气冷剂(物流 Ｎ４)为深冷冷箱提供冷

量ꎬ然后再次进入压缩机(Ｃ－３)增压完成制冷循环ꎮ

图 １　 天然气提氦工艺流程

　 　 在天然气提氦工艺流程中ꎬ耗能设备为泵和压

缩机ꎬ其中泵设备功率十分小ꎬ可忽略不计ꎬ因此以

压缩机 Ｃ－１ 能耗 ＷＣ－１、压缩机 Ｃ－２ 能耗 ＷＣ－２以及

压缩机 Ｃ－３ 能耗 ＷＣ－３之和为流程总能耗 ＷＴｏｔａｌꎮ
为揭示流程中关键参数对能耗的影响规律ꎬ将

流程总能耗 ＷＴｏｔａｌ分为 ３ 部分ꎬ第一部分能耗为一次

提氦塔塔底出料物流的增压能耗 ＷＴ－１ꎬ数学表达式

如式(１)所示ꎻ第二部分能耗为二次提氦塔塔底出

料物流的增压能耗 ＷＴ－２ꎬ数学表达式如式(２)所示ꎻ
第三部分能耗为氮气制冷循环中的压缩机轴功率

ＷＮ２ꎬ数学表达式如式(３)所示ꎻ总能耗表达式如式

(４)所示ꎮ
ＷＴ－１ ＝ ＷＣ－１ × ( ｆ６ / ｆ５) (１)

ＷＴ－２ ＝ ＷＣ－１ × ( ｆ７ / ｆ５) ＋ ＷＣ－２ (２)

ＷＮ２ ＝ ＷＣ－３ (３)
ＷＴｏｔａｌ ＝ ＷＮ２ ＋ ＷＴ－１ ＋ ＷＴ－２ (４)

式中ꎬｆ５、ｆ６、ｆ７ 分别为物流 ５、物流 ６ 以及物流 ７ 的摩

尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｈꎮ
定义流程总氦气回收率为粗氦产品中氦气摩尔

流量 ｆ１ꎬｈｅｌｉｕｍ与原料气中氦气摩尔流量 ｆ２ꎬｈｅｌｉｕｍ之比ꎬ表
示式如式(５)所示ꎮ

ηｈｅｌｉｕｍ ＝ ( ｆ１ꎬｈｅｌｉｕｍ / ｆ２ꎬｈｅｌｉｕｍ) × １００％ (５)

式中ꎬｆ１ꎬｈｅｌｉｕｍ与 ｆ２ꎬｈｅｌｉｕｍꎬｋｍｏｌ / ｈꎮ
１􀆰 ３　 流程模拟参数规定

采用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件进行模拟ꎬ状态方程采

用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 来计算流程中各物流的热物性ꎬ
在模拟计算中以表 ２ 中的模拟基础数据作为计算基

准ꎮ 图 ２ 为天然气提氦工艺 ＨＹＳＹＳ 模拟图ꎮ
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表 ２　 ＨＹＳＹＳ 模拟计算规定

序号 项目

１ 　 环境温度为 ２０℃ꎬ压力为 １０１ ｋＰａ

２ 　 流程为稳态的ꎬ不考虑动能及势能

３ 　 忽略分流器、分离器的损失

４ 　 膨胀机组中膨胀端输出功全部被压缩端接收ꎬ无能量损失

５ 　 泵、压缩机绝热效率均为 ７５％

６ 　 模拟过程中均保持氦气回收率 ９５％、粗氦产品体积分数

７５％不变

７ 　 冷箱冷热物流最小温差≥３􀆰 ５℃

８ 　 水冷器出口温度为 ４０℃

９ 　 水冷器和冷箱中的压降均为 １０ ｋＰａꎬ精馏塔压降为 ５０ ｋＰａ

图 ２　 天然气提氦工艺 ＨＹＳＹＳ 模拟图

２　 关键参数分析

２􀆰 １　 一次提氦塔塔压对能耗的影响

天然气提氦工艺流程中一次提氦塔塔压的变化

影响一次提氦塔塔底出料物流节流压力和二次提氦

塔进料流量等参数ꎬ从而影响流程总能耗ꎮ
图 ３ 展示了一次提氦塔塔压对能耗的影响关

系ꎬ随着一次提氦塔塔压的升高ꎬ总能耗逐渐降低ꎮ
当一次提氦塔塔压升高时ꎬ一次提氦塔塔顶出料降

低ꎬ即一次提氦塔塔底出料增加ꎬ同时一次提氦塔节

流压力(Ｐ２７)逐渐升高ꎬ这 ２ 方面的共同作用使得一

次提氦塔塔底出料物流增压能耗 ＷＴ－１基本保持不

变ꎻ随着塔压的升高ꎬ二次提氦塔中部物流进料流量

降低ꎬ即二次提氦塔塔底出料物流流量降低ꎬ同时二

次提氦塔塔底节流压力(Ｐ１２)基本保持不变ꎬ这 ２ 方

面的作用使得二次提氦塔塔底出料物流增压能耗

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 一次提氦塔塔压对能耗的影响

ＷＴ－２增加ꎻ一次提氦塔塔压的变化对氮气制冷循环

影响很小ꎬ能耗 ＷＮ２基本保持不变ꎮ 综上所述ꎬ一次

提氦塔塔压主要影响能耗 ＷＴ－２ꎬ能耗 ＷＴ－２随着塔压

的升高逐渐降低ꎮ
２􀆰 ２　 一次提氦塔塔顶进料温度对能耗的影响

在保持氦气回收率不低于 ９５％、粗氦产品体积

分数不低于 ７５％的前提下ꎬ一次提氦塔塔顶进料温

度直接影响一次提氦塔塔底出料物流节流压力和二

次提氦塔进料物流流量ꎬ从而影响能耗ꎮ
图 ４ 展示了一次提氦塔塔顶进料温度对能耗的

影响关系ꎬ随着进料温度的升高ꎬ总能耗先降低后升

高ꎬ在塔顶进料温度为 － １０３℃ 时具有最小能耗

４２５ ｋＷꎮ 当一次提氦塔进料温度升高时ꎬ一次提氦

塔塔底出料量降低ꎬ塔底出料物流节流压力 Ｐ１２升

高ꎬ一次提氦塔塔底出料物流增压能耗 ＷＴ－１降低ꎻ
当一次提氦塔塔顶进料温度升高时ꎬ二次提氦塔塔

　 　 　 　 　 　 　

图 ４　 一次提氦塔塔顶进料温度对能耗的影响
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底出料量升高ꎬ塔底出料物流节流压力 Ｐ２７降低ꎬ二
次提氦塔塔底出料物流增压能耗 ＷＴ－２升高ꎻ一次提

氦塔塔顶进料温度对氮气制冷循环影响较小ꎬ能耗

ＷＮ２基本保持不变ꎮ 综上所述ꎬ能耗 ＷＴ－１与 ＷＴ－２随

着一次提氦塔塔顶进料温度的改变呈现相反的变

化趋势ꎬ因此必然存在最佳的进料温度使得能耗

最小ꎮ
２􀆰 ３　 二次提氦塔中部进料物流温度对能耗的影响

图 ５ 展示了二次提氦塔中部物流进料温度 Ｔ３２

对总能耗的影响关系ꎬ随着进料温度 Ｔ３２的降低ꎬ总
能耗先迅速降低ꎬ然后基本保持不变ꎮ

图 ５　 二次提氦塔中部物流进料温度 Ｔ３２

对能耗的影响

当进料温度 Ｔ３２较低时ꎬ进料温度对总能耗影响

较小ꎻ当进料温度 Ｔ３２较高时ꎬ二次提氦塔塔顶出料

流量 ｆ２３较大ꎬ此时需增加制冷循环流量ꎬ这将导致

制冷循环在冷箱 ＨＸ－１ 内所需的预冷量增加ꎬ为冷

箱 ＨＸ－１ 提供冷量的主要方式是降低一次提氦塔塔

底出料物流的节流压力 Ｐ１２ꎬ而降低节流压力 Ｐ１２虽

然可以提供足够的制冷量ꎬ但是从图 ６ 中可知这种

方式将导致冷热曲线温差增加ꎬ造成能量损失ꎬ总能

耗增加ꎮ 综上所述ꎬ应保持二次提氦塔进料温度 Ｔ３２

不宜过高ꎮ

１—Ｔ３２ ＝－１５０℃ꎬＰ１２ ＝ ２ ６４０ ｋＰａꎻ２—Ｔ３２ ＝－１４５℃ꎬ

Ｐ１２ ＝ ２ ６３０ ｋＰａꎻ３—Ｔ３２ ＝－１４０℃ꎬＰ１２ ＝ ２ ６２２ ｋＰａꎻ

４—Ｔ３２ ＝－１３５℃ꎬＰ１２ ＝ ２ ２２３ ｋＰａꎻ５—Ｔ３２ ＝－１３０℃ꎬ

Ｐ１２ ＝ １ ５１８ ｋＰａ

图 ６　 冷箱 ＨＸ－１ 内冷热物流换热曲线温差

２􀆰 ４　 粗氦产品体积分数对能耗的影响

在保持氦气回收率 ９５％不变的条件下ꎬ决定粗

氦产品体积分数的主要参数是回流罐 Ｓ－１ 的进料

温度ꎬ由图 ７ 可知ꎬ回流罐进料温度由－１４０℃ 降低

至－ １８０℃ 时ꎬ粗氦产品体积分数由 ５５％ 升高至

７５％ꎬ总能耗也随着升高ꎬ且随着粗氦产品中氦气体

积分数升高ꎬ总能耗变化速率增加ꎮ

１—回流罐子温度ꎻ２—流程总能耗

图 ７　 粗氦产品体积分数对能耗的影响

３　 系统分析

是指当系统和环境达到平衡时ꎬ可以从该系

统获得的最大功[１０－１２]ꎮ 分析基于热力学第一定

律和第二定律ꎬ是分析能量利用效率和能量质量的

有效方法ꎬ通过分析可以揭示流程中主要设备的

不可逆损失ꎮ  Ｅｘ 包括物流 Ｅｐｈ和化学 Ｅｃｈꎬ如
式(６)所示[１３]ꎮ

Ｅｘ ＝ Ｅｐｈ ＋ Ｅｃｈ (６)

　 　 本章流程中主要设备包括压缩机、节流阀、精馏

塔、冷箱以及水冷器ꎬ由于泵设备能耗很小ꎬ故不考

虑损失ꎬ各设备损失计算公式见文献[１４]ꎮ
物理和化学表达式如式(７)、式(８)所示ꎮ

Ｅｐｈ ＝ (ｈ － ｈ０) － Ｔ０( ｓ － ｓ０) (７)

式中ꎬｈ 和 ｓ 代表物流的焓和熵ꎻｈ０ 和 ｓ０ 代表环境的

焓和熵ꎮ

Ｅｃｈ ＝ ∑
ｉ

ｉ ＝ １
ｙｉｅｃｈ

ｉ ＋ ＲＴ０∑
ｉ

ｉ ＝ １
ｙｉ ｌｎ ｙｉ (８)

式中ꎬ ｅｃｈ 为标准[１５]ꎻ Ｒ 为气体常数ꎬ取 ８􀆰 ３１４
Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻｙｉ 为物流中组分的摩尔分数ꎮ

表 ３ 展示了天然气提氦工艺中各类设备损

失ꎬ总损失为 ３６６􀆰 ９ ｋＷꎮ 损失最大的设备是冷

箱ꎬ占总损失的 ４２􀆰 ９％ꎬ其中以冷箱 ＨＸ－１损失

最大ꎬ图 ８ 为冷箱 ＨＸ－１ 的换热曲线ꎬ该换热曲线存

在较大的换热温差ꎬ最大的换热温差为 ２６℃ꎬ因此

造成损失较大ꎬ可考虑采用混合冷剂制冷的方式

以提高冷热换热曲线的匹配度ꎬ从而减小损失ꎻ其
次是压缩机ꎬ占总损失的 ２２􀆰 ９％ꎻ损失第三大

􀅰４２２􀅰
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设备是水冷器ꎬ占总损失的 １４􀆰 ３％ꎬ损失第四

大设备是节流阀ꎬ占总损失的 １２􀆰 ９％ꎬ精馏塔和

混合器损失较小ꎬ分别为 ６􀆰 ５％和 ０􀆰 ６％ꎮ
表 ３　 天然气提氦工艺中各类设备损失

项目
损失数量 /

ｋＷ
所占比例 /

％
各个设备在本类设备中

所占比例 / ％

冷箱损失　 １５７􀆰 ２２ ４２􀆰 ８５ ＨＸ－２ ２０

　 　 　 ＨＸ－１ ８０

压缩机损失 ８４􀆰 １３ ２２􀆰 ９３ Ｃ－１ ８２

　 　 　 Ｃ－２ １１

　 　 　 Ｃ－３ ７

水冷器损失 ５２􀆰 ４２ １４􀆰 ２９ Ｗ－１ ８３

　 　 　 Ｗ－２ １７

节流阀损失 ４７􀆰 １７ １２􀆰 ８６ Ｖ－１ ６

　 　 　 Ｖ－２ ２

　 　 　 Ｖ－３ ７７

　 　 　 Ｖ－４ ４

　 　 　 Ｖ－５ ６

　 　 　 Ｖ－６ ５

精馏塔损失 ２３􀆰 ７８ ６􀆰 ４８ Ｔ－１ ５３

　 　 　 Ｔ－２ ４７

混合器损失 ２􀆰 １９ ０􀆰 ６０ 　

流程总损失 ３６６􀆰 ９１ 　 　

１—热物流曲线ꎻ２—冷物流曲线ꎻ３—冷热物流换热温差

图 ８　 冷箱 ＨＸ－１ 换热曲线

４　 结论

基于低温精馏原理提出了能耗低、回收率高、粗
氦体积分数高的天然气提氦工艺流程ꎬ采用 ＨＹＳＹＳ
软件建立了天然气提氦工艺模型ꎬ并对关键参数进

行了分析ꎬ最后基于热力学第二定律采用分析方

法定性分析了各设备的损失ꎬ得到以下结论ꎮ
(１)在保持氦气回收率 ９５％、粗氦体积分数

７５％不变的前提下ꎬ随着一次提氦塔塔压的增加ꎬ总

能耗逐渐降低ꎻ随着一次提氦塔塔顶进料温度的降

低ꎬ总能耗先降低后升高ꎬ在一次提氦塔塔顶进料温

度为－１０３℃时具有最小总能耗ꎻ二次提氦塔进料温

度过高将导致总能耗大幅增加ꎬ应选择较低的进料

温度ꎮ 总能耗随着粗氦体积分数的升高而高ꎬ且总

能耗变化速率也随之增加ꎮ
(２)天然气提氦工艺中总损失为 ３６６􀆰 ９ ｋＷꎮ

其中ꎬ冷箱损失最大ꎬ占总损失的 ４２􀆰 ９％ꎬ其次

是压缩机ꎬ占总损失的 ２２􀆰 ９％ꎬ损失第三大设

备是水冷器ꎬ占总损失的 １４􀆰 ３％ꎬ损失第四大

设备是节流阀ꎬ占总损失的 １２􀆰 ９％ꎬ精馏塔和混

合器损失较小ꎬ分别为 ６􀆰 ５％和 ０􀆰 ６％ꎮ
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