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摘要:为了解决单一的天然气深冷分离提氦工艺中设备能耗大、投资大、效率低的问题ꎬ将天然气深冷分离提氦工艺与膜分
离提氦工艺结合以提高氦体积分数与回收率ꎬ同时结合天然气乙烷回收工艺实现冷能的最大化利用ꎬ建立了联产乙烷的天然气
深冷－膜分离提氦工艺ꎮ 利用 ＨＹＳＹＳ 软件对联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺与单一的天然气乙烷回收工艺和深冷－
膜分离提氦工艺进行流程模拟ꎮ 模拟结果表明ꎬ４ 种典型乙烷回收工艺中气体过冷工艺的乙烷回收率最高ꎬ可达 ９０􀆰 １３％ꎻ将天
然气深冷分离提氦工艺与膜分离提氦工艺结合后氦体积分数由 ６６􀆰 ７７％提高到了 ９９􀆰 ６％ꎻ联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦
工艺可以有效地集成回收和利用冷量ꎬ相较天然气深冷－膜分离提氦工艺＋部分干气循环工艺ꎬ总压缩能耗低 ２３􀆰 １０％ꎬ单位综
合能耗低 ２０􀆰 ４６％ꎮ
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　 　 氦气是一种重要稀缺资源ꎬ因独特性质被广泛

应用于国防军工、航空航天、医疗卫生及深潜等领

域ꎬ具有重要的战略价值[１]ꎮ 自然界的氦资源主要

存在于天然气中ꎬ由于空气中的氦含量极低 (约

０􀆰 ００５％)ꎬ从空气中分离的难度和能耗都非常大ꎬ
因此天然气提氦是国内外工业化生产氦气的主要

途径[２] ꎮ
我国属于贫氦国家ꎬ氦资源总量少ꎬ且含氦天然

气中氦气的体积分数普遍小于 １％ꎮ 为满足国内氦

气市场需求ꎬ约 ９７􀆰 ５％的氦依赖于进口ꎮ 而近年来

国际关系严峻ꎬ氦气垄断国家对我国具有明确的氦

气禁运政策[３]ꎬ进一步限制了我国的氦气市场ꎮ 为

此统筹考虑开发利用氦气资源ꎬ做到综合高效开发ꎬ
有利于缓解国家氦气资源供应迫切的现状ꎬ亦可为

气田多能源利用、提升整体效益发挥重要作用ꎮ
相较传统天然气提氦深冷工艺耗能大、投资高、

提氦效率低、生产成本高等问题[４－５]ꎬ多产品联产及

提氦工艺的技术革新ꎬ可以在很大程度上提高提氦

工艺的经济性ꎬ大幅降低能耗和设备投资费用[６－７]ꎮ
如罗尧丹等[８]考虑将天然气提氦与制 ＬＮＧ 联产ꎬ有
效降低系统能耗并得到粗氦与 ＬＮＧ ２ 种产品ꎻ卢衍

波[９]论述了膜渗透分离法在提氦工艺中的应用ꎬ
并分析了各类高分子膜的制备方法及性能ꎮ 不难

看出ꎬ未来提氦技术的进一步创新突破ꎬ重点应该
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在于对多产品联产及联合多种提氦技术 ２ 方面的

研究ꎮ
因此本文中以天然气深冷分离提氦为研究对

象ꎬ研究深冷分离法与膜分离法的联合ꎬ提高提取的

氦气精度ꎬ同时也研究了与天然气乙烷回收工艺的

结合ꎬ最大限度地回收原料气中的乙烷ꎬ亦可为我国

联产乙烷的天然气提氦研究提供新的思路ꎮ

１　 单一工艺模拟

以内蒙古某天然气处理厂经过脱碳脱水后的天

然气作为工艺的原料气ꎬ原料气的参数如表 １ 所示ꎬ
其中氦体积分数为 ０􀆰 ０８％ꎮ

表 １　 处理完后原料气参数表 ％

组分 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４ ｎＣ４ ｉＣ５

体积分数 ９２􀆰 ７４ ４􀆰 ８０ ０􀆰 ９７ ０􀆰 １９ ０􀆰 １９ ０􀆰 ０９

组分 ｎＣ５ Ｃ６＋ Ｎ２ Ｈｅ Ｈ２

体积分数 ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ８８ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０１

１􀆰 １　 天然气乙烷回收工艺模拟

国内外应用较为广泛的典型天然气乙烷回收工

艺主要有液体过冷工艺 ( ｌｉｑｕｉｄ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ

ＬＳＰ)、气体过冷工艺(ｇａｓ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＧＳＰ)、
部分干气循环工艺 ( ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ － ｖａｐｏｒ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ
ＲＳＶ) 和部分干气再循环强化工艺( ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ －
ｖａｐｏｒ ｗｉｔｈ ｅｎｒｉｃｈｍｅｎｔ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＲＳＶＥ)ꎬ均是在以往传

统乙烷回收工艺的基础上改进而来[１０－１３]ꎮ
考虑到 ＲＳＶ 工艺具有较高的乙烷回收率且工

艺装置灵活适应性更强ꎬ本文中采用 ＲＳＶ 工艺并进

行模拟ꎬ如图 １ 所示ꎮ 经过脱水单元处理后的进料

气(物流 １)ꎬ经过主换热器 ＬＮＧ－１００ 预冷与自脱甲

烷塔 Ｔ－１００ 侧线抽出物流换冷ꎬ进入低温分离器

Ｖ－１００ 后的气相部分被分为 ２ 股ꎬ一股气相(物流

４－１)与塔顶气在换热器 ＬＮＧ－１０１ 中换热过冷ꎬ进
入塔中部ꎮ 另一股气相物流则经过膨胀机 Ｋ－１００
制冷后ꎬ进入塔顶部ꎮ 自外输气压缩机 Ｋ－１０２ 后的

外输干气(物流 １５)中ꎬ抽出一股富甲烷气(物流 １６－
２)进行回流ꎬ回流的干气经过 ＬＮＧ－１０１ 过冷ꎬ进入塔

上部ꎮ 从塔中部侧线抽出一股低温物流(物流 １０)进
入 ＬＮＧ－１００ 换热ꎬ加热后返回塔中部ꎬ作为脱甲烷塔

加热热源ꎮ 塔顶部出来的气流(物流 ９)甲烷体积分

数为 ９７􀆰 ３８％ꎬ乙烷体积分数为 １􀆰 ３２％ꎬ塔底再沸器出

来的液体(物流 １１)ꎬ乙烷体积分数为 ７４􀆰 ７３％ꎬ甲烷

体积分数为 ０􀆰 ５２％ꎬ乙烷回收率为 ９０􀆰 １３％ꎮ

图 １　 ＲＳＶ 工艺流程模拟图

１􀆰 ２　 天然气深冷－膜分离提氦工艺模拟

１􀆰 ２􀆰 １　 天然气深冷分离提氦工艺模拟

天然气深冷分离法提氦工艺包括膨胀制冷＋氮气

循环制冷工艺与混合冷剂＋氮气循环制冷工艺[１４－１５]ꎬ

其中膨胀制冷＋氮气循环制冷工艺方案可以细分为

前膨胀氮气循环制冷提氦工艺与后膨胀氮气循环制

冷提氦工艺ꎮ 因此总共包括 ３ 种工艺ꎬ对于 ３ 种深

冷分离提氦工艺的模拟情况如图 ２~图 ４ 所示ꎮ
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图 ２　 前膨胀氮气循环制冷提氦工艺模拟

图 ３　 后膨胀氮气循环制冷提氦工艺模拟

图 ４　 混合冷剂氮气循环制冷提氦工艺模拟

　 　 针对上述 ３ 种天然气深冷分离法提氦工艺的模

拟情况ꎬ从装置综合能耗、粗氦最高浓度、粗氦回收

率、装置最低操作温度 ４ 个方面进行综合对比ꎬ从中

选取最优提氦方案ꎬ具体情况如表 ２ 所示ꎮ

从运行能耗上来看ꎬ混合冷剂氮气循环制冷提

氦工艺的能耗比前、后膨胀氮气循环制冷提氦工艺

能耗高 ２％~５％ꎻ从氦回收率上来看ꎬ３ 个工艺均在

９９％以上ꎬ其中ꎬ混合冷剂氮气循环制冷提氦工艺最
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　 　 　 　 　 　 　表 ２　 ３ 种天然气深冷分离提氦工艺对比

对比项目

前膨胀氮气

循环制冷

提氦工艺

后膨胀氮气

循环制冷

提氦工艺

混合冷剂氮气

循环制冷

提氦工艺

装置综合能耗 / ｋＷ １６２９７􀆰 ８３ １６６４８􀆰 ６８ １６７９８􀆰 ７１

粗氦最高浓度 / ％ ６６􀆰 ０１ ６６􀆰 ５６ ６８􀆰 ５１

粗氦回收率 / ％ ９９􀆰 ９３１ ９９􀆰 ９６５ ９９􀆰 ９９２

装置最低操作温度 / ℃ －１８８􀆰 ２ －１８７􀆰 ３ －１８７􀆰 ５

高为 ９９􀆰 ９９２％ꎬ后膨胀氮气循环制冷提氦工艺次

之ꎬ这是由于前、后膨胀氮气循环制冷提氦工艺采用

的天然气膨胀制冷循环ꎬ提供的冷量不足够使更多

的氮气液化ꎬ导致粗氦的浓度降低ꎬ回收率较低ꎮ 针

对前、后膨胀氮气循环制冷提氦工艺ꎬ后膨胀与前膨

胀制冷能耗相差不多ꎬ但先膨胀工艺使流程的操作

压力和温度都较低ꎬ提高了对塔材质的要求ꎮ 因此

根据以上对比ꎬ本文中天然气深冷提氦采用后膨胀

氮气循环制冷提氦工艺ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 天然气深冷－膜分离提氦工艺模拟

考虑到高纯度的氦气需求量大ꎬ因此综合深冷

分离法和膜分离法的特点ꎬ将深冷分离法与膜分离

法结合ꎬ即天然气深冷－膜分离提氦工艺ꎮ 针对膜

分离与深冷分离的前后顺序ꎬ天然气深冷－膜分离

提氦工艺有 ２ 种流程ꎬ一是深冷前膜分离进行原料

气预浓缩ꎬ二是深冷后膜分离进行粗氦提纯ꎮ 由

于甲烷、乙烷的临界温度均高于一级提氦塔的进

料温度ꎬ在进入一级提氦塔前ꎬ流股中烃类均为液

相ꎬ因此回收乙烷的脱甲烷塔设置需在提氦塔一

塔前ꎮ 若是深冷前膜分离对原料气预浓缩ꎬ会渗

透出大部分乙烷ꎬ导致乙烷回收率不高ꎬ因此采用

深冷后膜分离ꎬ深冷分离出粗氦ꎬ膜分离模块用于

粗氦提纯ꎮ
深冷后一级膜分离联合提氦工艺流程如图 ５ 所

示ꎬ经过后膨胀氮气循环制冷提氦流程ꎬ得到粗氦ꎬ
然后换热回收冷能ꎬ后经加热器进一级膜分离器分

离出粗氦中的甲烷、氮与氢ꎮ 在 ＨＹＳＹＳ 中进行模

拟ꎬ模拟情况如图 ６ 所示ꎮ

图 ５　 深冷后一级膜分离联合提氦工艺流程

图 ６　 深冷后一级膜分离联合提氦工艺模拟

　 　 此时膜渗透气物流 Ｈｅ 中的氦气组成较二塔粗

氦的 ６６􀆰 ５６％提高到 ９２􀆰 ６７％ꎬ达不到纯氦 ９９％以上

的精度要求ꎬ因此还需设立二级膜分离器ꎬ进入二级

膜分离器前ꎬ为保证膜分离器的正常运行还需进行

加压降温ꎬ工艺流程如图 ７ 所示ꎮ 在 ＨＹＳＹＳ 中对该

联合工艺进行模拟ꎬ如图 ８ 所示ꎬ二级膜分离器后可

得体积分数 ９９􀆰 ６％的氦ꎬ且氦回收率可达 ９９􀆰 ９９７％ꎮ 图 ７　 深冷后二级膜分离联合提氦工艺流程
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２０２３ 年 ２ 月 周军等:联产乙烷的天然气提氦工艺研究

图 ８　 深冷后膜分离联合提氦工艺模拟

２　 联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺
分析及模拟

２􀆰 １　 联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺分析

分析联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺

流程需要有乙烷回收、提氦和氮气循环制冷 ３ 个模

块ꎬ流程结果可得产品有乙烷、ＬＮＧ 以及氦 ３ 种ꎮ
因此需要设置 ３ 个塔进行产品的提取回收ꎬ由于甲

烷的沸点为－１６２􀆰 ５℃ꎬ乙烷的沸点为－８８􀆰 ６℃ꎬ氦气

的沸点为－２６８􀆰 ６℃ꎬ设置一个脱甲烷塔ꎬ塔底为回

收的乙烷及其他重烃液体ꎬ塔顶为 ＬＮＧꎻ脱甲烷塔

的塔顶流股再冷却后进入提氦塔一塔ꎬ此时塔顶为

富氦气体ꎬ塔底为 ＬＮＧꎻ富氦气体再冷却进入提氦

塔二塔ꎬ塔顶为提取的粗氦ꎮ
根据 ３ 个塔的制冷要求ꎬ脱甲烷塔由冷剂预冷

和天然气膨胀制冷可达到ꎬ提氦塔一塔由天然气膨

胀制冷和氮气膨胀制冷都可达到ꎬ而提氦塔二塔的

进料温度很低ꎬ只有氮气的气化温度能够满足ꎮ 因

此对于联产流程主要有以下可行方案ꎮ 将 ＲＳＶ 工

艺与天然气深冷－膜分离提氦工艺结合ꎬ就可得到

联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺流程ꎬ如
图 ９ 所示ꎮ

图 ９　 联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺流程

２􀆰 ２　 联产乙烷的天然气深冷 －膜分离提氦工艺

模拟

针对联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺

中的膜分离器采用 Ｐｏｌｙ 膜[１６]ꎬ参数如表 ３ 所示ꎬ这

　 　 　 　 　 　 　 表 ３　 膜性能参数

组分 Ｈｅ Ｈ２ ＣＯ２ Ｏ２ Ｎ２ ＣＨ４

渗透速率 / ＧＰＵ １７０ １１１ ４􀆰 ２５ ９􀆰 ３７ ５􀆰 ８３ ６􀆰 ０６

　 　 注:１ ＧＰＵ＝ １􀆰 ０×１０－６ ｃｍ３(ＳＴＰ) / ( ｃｍ２􀅰ｓ􀅰ｃｍＨｇ)或者 １ ＧＰＵ ＝

３􀆰 ３５×１０－１０ ｍｏｌ(ＳＴＰ) / (ｍ２􀅰ｓ􀅰Ｐａ)ꎮ
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种膜具有较高的选择性ꎬ可以分离出大部分的氮、甲
烷以及部分氢ꎮ

联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺模拟

流程如图 １０ 所示ꎬ工艺模拟的结果如表 ４ 所示ꎮ

图 １０　 联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺模拟图

表 ４　 工艺模拟结果

主要参数 模拟结果 主要参数 模拟结果

粗氦浓度 / ％ ６６􀆰 ７７ 乙烷产量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２８７􀆰 ６

粗氦回收率 / ％ ９９􀆰 ９７４ 乙烷回收率 / ％ ９０􀆰 １３

精氦浓度 / ％ ９９􀆰 ６ 装置最低操作温度 / ℃ －１８８􀆰 ５

精氦回收率 / ％ ９９􀆰 ９９７

２􀆰 ３　 联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺与

单一工艺对比情况

相比于天然气深冷－膜分离提氦工艺＋ＲＳＶ 工

艺ꎬ联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺的优

点有:①通过工艺的集成ꎬ进行多产品的回收ꎬ不仅

可以收取乙烷及精氦ꎬ与此同时提氦塔一塔塔底物

流还可进一步液化为 ＬＮＧꎻ②换热器的集成ꎬ后膨

胀氮气循环制冷提氦工艺的预冷换热器与部分干

气循环工艺中独立冷箱集成为一个多流股换热冷

箱ꎬ将不同温位冷量加以利用ꎬ降低了换热负荷ꎬ
降低膨胀机膨胀比并减少自产冷剂循环制冷系统

的负荷ꎮ
对联产乙烷的天然气深冷－膜分离提氦工艺与

天然气深冷－膜分离提氦工艺＋ＲＳＶ 工艺在最优操

作参数条件下进行模拟ꎬ乙烷及氦产品的回收率和

设备能耗情况如表 ５ 所示ꎬ在总压缩机能耗、塔能耗

以及单位综合能耗方面ꎬ与形成的天然气深冷－膜

分离提氦工艺＋ＲＳＶ 工艺相比ꎬ联产乙烷的天然气

深冷－膜分离提氦工艺具有明显的节能优势ꎮ
表 ５　 工艺模拟结果对比表

工艺

天然气

深冷－

膜分离

提氦工艺

ＲＳＶ

工艺

天然气深冷－

膜分离提氦

工艺＋ＲＳＶ

工艺

联产乙烷的

天然气深冷－

膜分离提氦

工艺

乙烷回收率 / ％ — ９０􀆰 １７ ９０􀆰 １７ ８９􀆰 ０１２

二塔粗氦浓度 / ％ ６６􀆰 ５６ — ６６􀆰 ５６ ６６􀆰 ７

精氦浓度 / ％ ９９􀆰 ６ — ９９􀆰 ６ ９９􀆰 ６

精氦回收率 / ％ ９９􀆰 ９９７ — ９９􀆰 ９９７ ９９􀆰 ９９７

总压缩能耗 / ｋＷ １５２２７􀆰 ６ ４８３１􀆰 ３２ ２００５８􀆰 ９２ １５４２５􀆰 ６

塔能耗 / ｋＷ １４２１􀆰 ４２ １７４３􀆰 １６ ３１６４􀆰 ５８ ３０９９􀆰 ８５

综合能耗 / (ＭＪ􀅰ｈ－１) ６００４９􀆰 ７ ２３６４１􀆰 ８ ８３６９１􀆰 ５ ６６６１７􀆰 ７

单位综合能耗 /

　 (ＭＪ􀅰１０４ ｍ－３)

５１８９􀆰 １４ ２０４１􀆰 ０２ ７２３０􀆰 １６ ５７５１􀆰 １７

　 　 注:能耗折算标准遵循«石油化工设计能耗计算标准» [１７] ꎮ

由表 ５ 可知ꎬ联产乙烷的天然气深冷－膜分离

提氦工艺相较天然气深冷－膜分离提氦工艺＋ＲＳＶ
工艺ꎬ总压缩能耗低 ２３􀆰 １０％ꎬ综合能耗低 ２０􀆰 ４０％ꎬ
单位综合能耗低 ２０􀆰 ４６％ꎬ具有十分显著的节能效

果及经济效益ꎮ
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３　 结论

将天然气深冷－膜分离提氦工艺与乙烷回收工

艺结合起来ꎬ通过一次制冷ꎬ得到体积分数超 ９９％
的精氦与乙烷ꎬ达到工艺集成ꎬ节约设备投资及减少

能耗的目的ꎮ 通过 ＨＹＳＹＳ 模拟分析后有如下结论ꎮ
(１)４ 典型乙烷回收工艺中 ＧＳＰ 工艺的乙烷回

收率最高ꎬ针对本文中原料气ꎬ可得到产量为 ２８７􀆰 ６
ｋｍｏｌ / ｈ 与回收率为 ９０􀆰 １３％的乙烷ꎮ

(２)在 ３ 种天然气深冷分离提氦工艺中ꎬ从粗

氦体积分数、氦气回收率、装置综合能耗、装置最低

操作温度综合比选出最佳的深冷提氦工艺为后膨胀

氮气循环制冷提氦工艺ꎬ粗氦产品体积分数为

６６􀆰 ７７％ꎮ 并采用二级膜分离ꎬ形成了天然气深冷－
膜分离提氦工艺ꎬ提取回收率 ９９􀆰 ９９％、体积分数

９９􀆰 ６％的精氦ꎮ
(３)与单一工艺相比ꎬ联产乙烷的天然气深冷－

膜分离提氦工艺具有明显的节能降耗优势ꎮ 通过模

拟结果可以看出ꎬ联产乙烷的天然气深冷－膜分离

提氦工艺相较天然气深冷－膜分离提氦工艺＋ＲＳＶ
工艺ꎬ总压缩能耗低 ２３􀆰 １０％ꎬ单位综合能耗低

２０􀆰 ４６％ꎬ生产出了粗氦、精氦、乙烷ꎬ具有实际应用

价值ꎮ
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能源电子产业指导意见发布

　 　 日前ꎬ工业和信息化部等 ６ 部门发布«关于推动能源

电子产业发展的指导意见»(以下简称«指导意见»)ꎬ针
对我国能源电子产业未来发展提出目标和重点任务ꎮ

«指导意见»将能源电子产业定义为电子信息技术

和新能源需求融合创新产生并快速发展的新兴产业ꎬ主
要包括太阳能光伏、新型储能电池、重点终端应用、关键

信息技术及产品等领域ꎮ
«指导意见»提出ꎬ到 ２０２５ 年ꎬ能源电子产业技术创

新取得突破ꎬ产业基础高级化、产业链现代化水平明显提

高ꎬ产业生态基本建立ꎻ到 ２０３０ 年ꎬ产业综合实力持续提

升ꎬ形成与国内外新能源需求相适应的产业规模ꎮ
«指导意见»部署了推进能源电子产业发展三大提

升行动:一是提升太阳能光伏产品及技术供给能力ꎬ加快

智能光伏创新突破ꎬ发展高纯硅料、大尺寸硅片技术ꎬ推
动 Ｎ 型高效电池、柔性薄膜电池、钙钛矿及叠层电池等

先进技术的研发应用ꎬ提升规模化量产能力ꎻ二是提升新

型储能产品及技术供给能力ꎬ加强新型储能电池产业化

技术攻关ꎬ研究突破超长寿命高安全性电池体系、大规模

大容量高效储能、交通工具移动储能等关键技术ꎬ加快研

发固态电池、钠离子电池、氢储能 /燃料电池等新型电池ꎻ
三是提升能源电子关键信息技术产品供给能力ꎬ推动光

电子器件等器件研发ꎬ并推进互联网、大数据等信息技术

与绿色低碳产业深度融合ꎬ建立健全能源电子生产运维

信息系统ꎮ (中化新网)
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