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摘要:采用 ＨＹＳＹＳ 分析了不同气质在同一热集成形式、同一丙烷回收率下的流程特性ꎬ在此基础上研究 ＤＨＸ 丙烷回收装

置的热集成形式对气质的适应性ꎬ并基于流程的热集成分析理论ꎬ根据不同气质工况条件提出对具有不同操作工况的 ２ 种热集

成方法ꎮ 研究结果表明ꎬ在丙烷回收率相差不大的情况下ꎬ贫气、富气均适合将所有物流集中在单一主冷箱换热的流程ꎬ但富气

需外加丙烷制冷ꎬ而在单一主冷箱换热的基础上对富气进行两级分离ꎬ既保证了丙烷的回收率又能进一步降低 ３４􀆰 ６７％的冷箱

ＵＡ 和 ８􀆰 ９３％的装置能耗ꎮ
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　 　 直接换热工艺由加拿大 ＥＳＳＯ 公司[１]开发后在

Ｊｕｄｙ Ｃｒｅｅｋ 工厂得到首次应用ꎬ丙烷回收率由 ７２％
提高到 ９５％[２]ꎮ 自 ２０ 世纪 ９０ 年代吐哈油田率先引

进德国 Ｌｉｎｄｅ 公司开发的 ＤＨＸ 装置[３] 后直接换热

工艺开始在我国广泛发展ꎮ 文献[４]在单级膨胀制

冷(ＩＳＳ)工艺的基础上ꎬ将江油轻烃厂的工艺流程

改为单一主冷箱换热的 ＤＨＸ 流程ꎬ改造后丙烷收率

提高到 ８３􀆰 ４６％ꎬ增幅 ２１􀆰 ５９％ꎮ
目前ꎬ未有文献详细说明原料气流量及原料气

气质贫富对流程热集成形式的适应性ꎬ仅针对某种

单一的热集成形式进行了研究ꎮ 因此ꎬ本文中在该

背景下ꎬ对 ＤＨＸ 丙烷回收装置的流程特性进行分析

并对其热集成方案进行优化ꎬ找到不同原料气气质

适应的流程形式ꎮ

１　 ＤＨＸ 流程介绍

目前国内常用的丙烷回收 ＤＨＸ 工艺流程见

图 １ꎮ 流程特点有:ＤＨＸ 塔顶设置 Ｊ－Ｔ 阀可控制进

料的温度、压力ꎻＤＨＸ 塔顶进料富集了大量液态乙

烷ꎬ乙烷气化制冷降低了 ＤＨＸ 塔顶温度ꎬ将向上的

气相中的丙烷及更重烃类组分冷凝下来ꎬ可将丙烷

收率提高至 ９８％以上ꎻＤＨＸ 塔塔底温度低(－７２􀆰 ４℃

􀅰３１２􀅰
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左右)ꎬ可有效富集重烃ꎮ

图 １　 ＤＨＸ 丙烷回收工艺流程

选取不同 ＧＰＭ 的 ５ 组气质进行模拟分析来说

明装置高效性ꎮ 气质的贫富分类参考文献[５]ꎬ依
据 ＧＰＭ 的大小不同ꎬ将天然气划分为贫气、富气、超
富气ꎬＧＰＭ 越大ꎬ气质越富ꎮ ＧＰＭ 等于每种组分的

摩尔分数乘以 ＧＰＭ 比重因子[６－７]ꎮ 原料气气质参

数见表 １ꎬ模拟条件和模拟结果见表 ２ꎮ
表 １　 原料气气质参数

气质组成 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３

贫气 １ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ４５ １􀆰 ８２ ９０􀆰 ３３ ４􀆰 ２５ １􀆰 ２６

富气 １ 摩尔分数 / ％ ２􀆰 ８４ ０􀆰 １ ８６􀆰 ２７ ７􀆰 ６ １􀆰 ７２

气质组成 ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６

贫气 １ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２７ ０􀆰 １２ ０􀆰 １３

富气 １ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ３８ ０􀆰 １８ ０􀆰 １５ ０􀆰 １４

气质组成 Ｃ７ Ｃ８ Ｃ９ ＧＰＭ

贫气 １ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 １２ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０１ １􀆰 ９０

富气 １ 摩尔分数 / ％ ０􀆰 ３ ０ ０ ３􀆰 ０

　 　 注:贫气 １ 原料气压力 ５􀆰 ９ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ流量 １ ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎻ
外输压力 ６􀆰 １ ＭＰａꎻ富气 １ 原料气压力 ５􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ流量

５００×１０４ ｍ３ / ｄꎻ外输压力 ６􀆰 ３５ ＭＰａꎮ

表 ２　 不同气质下 ＤＨＸ 丙烷流程模拟结果

参数 贫气 １ 富气 １

低温分离器温度 / ℃ －４３ －３８

膨胀机出口温度 / ℃ －６８􀆰 ２６ －６７􀆰 ９６

ＤＨＸ 塔压力 / ＭＰａ ３􀆰 ２ ２􀆰 ８

ＤＨＸ 塔顶进料液态乙烷摩尔分数 / ％ ３９􀆰 ０９ ５４􀆰 ２９

脱乙烷塔压力 / ＭＰａ ３􀆰 ４ ３􀆰 ０

外输压缩机功率 / ｋＷ １２１９２３ ５２１８

丙烷收率 / ％ ９８􀆰 ９５ ９８􀆰 ６７

原料气的 ＧＰＭ 值从 １􀆰 ９ 变化至 ３􀆰 ０ꎬ丙烷回收

率均可达 ９８􀆰 ６％以上ꎬ说明 ＤＨＸ 流程的适应性较

强ꎮ 回流罐分离出的气相作 ＤＨＸ 塔顶回流相比于

不带回流罐的流程 ＤＨＸ 塔塔顶回流更贫[１]ꎬ可将

ＤＨＸ 塔顶进料中的液态乙烷含量普遍提高 ４％ ~
１２％ꎬ增强塔内气化制冷效果ꎬ将向上气相中的 Ｃ３

及 Ｃ３＋组分冷凝下来ꎬ提高了丙烷收率[８]ꎮ

２　 富气流程热集成方案

适用于富气的 ＤＨＸ 流程见图 ２ꎮ 富气气质参

数见表 ３ꎮ

图 ２　 适用于富气的 ＤＨＸ 丙烷回收工艺流程

表 ３　 富气气质参数 ％

气质组成 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３

富气 １ 摩尔分数 ２􀆰 ８４ ０􀆰 １ ８６􀆰 ２７ ７􀆰 ６ １􀆰 ７２

富气 ２ 摩尔分数 ０􀆰 ５６ ０􀆰 ３７ ８６􀆰 ０３ ８􀆰 ３８ ２􀆰 ７５

富气 ３ 摩尔分数 ０􀆰 １５ ４􀆰 ０１ ７９􀆰 ２０５６ ９􀆰 ２８１８ ４􀆰 ３４０９

气质组成 ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６

富气 １ 摩尔分数 ０􀆰 ３２ ０􀆰 ３８ ０􀆰 １８ ０􀆰 １５ ０􀆰 １４

富气 ２ 摩尔分数 ０􀆰 ６３ ０􀆰 ５７ ０􀆰 ０３ ０􀆰 ４２０１ ０􀆰 ２８０１

富气 ３ 摩尔分数 ０􀆰 ７８０２ １􀆰 ３６０３ １􀆰 ６３ １􀆰 ３９ ０􀆰 ９１

气质组成 Ｃ７ Ｃ８ Ｃ９ ＧＰＭ

富气 １ 摩尔分数 ０􀆰 ３ ０ ０ ３􀆰 ０

富气 ２ 摩尔分数 ０􀆰 １２ ０ ０ ３􀆰 ６６

富气 ３ 摩尔分数 ０􀆰 ４５ ０􀆰 １４ ０􀆰 ０２ ４􀆰 ７４

　 　 注:富气 １ 原料气压力 ５􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ流量 ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ
外输压力 ６􀆰 ３５ ＭＰａꎻ富气 ２ 原料气压力 ０􀆰 ３ ＭＰａꎬ温度 ２５℃ꎬ流量

１ ０００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外输压力 １􀆰 ６ ＭＰａꎻ富气 ３ 原料气压力 ５􀆰 ０ ＭＰａꎬ温

度 ３０℃ꎬ流量 ８００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外输压力 ６􀆰 ０ ＭＰａꎮ

２􀆰 １　 富气流程参数敏感性分析

为研究 ＤＨＸ 流程的关键参数的敏感性ꎬ在该部

分采用富气 ２ 模拟 ＤＨＸ 流程关键参数对主要耗能

设备以及对流程回收率和能耗的影响ꎮ
(１)ＤＨＸ 塔压力

ＤＨＸ 塔对 ＤＨＸ 流程的热集成十分重要ꎬ对其

进行分析有助于了解 ＤＨＸ 塔的用能特性ꎮ 在保持

脱乙烷塔塔压为 ３􀆰 ５ ＭＰａ 的条件下ꎬ调节 ＤＨＸ 塔压

力ꎬ分析塔压对丙烷回收率等参数的影响情况ꎬ结果

见表 ４ꎮ
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表 ４　 ＤＨＸ 塔塔压对丙烷回收率的影响

丙烷回收流程参数
ＤＨＸ 塔塔压力 / ＭＰａ

２􀆰 ９ ３􀆰 ０ ３􀆰 １ ３􀆰 ２ ３􀆰 ３

ＤＨＸ 塔温度 / ℃ －７０􀆰 ０５ －６９􀆰 ８１ －６８􀆰 ８２ －６７􀆰 ８２ －６７􀆰 １４

ＤＨＸ 塔压力 / ＭＰａ ３􀆰 １ ３􀆰 ２ ３􀆰 ３ ３􀆰 ４ ３􀆰 ５

脱乙烷塔温度 / ℃ －１６􀆰 １９ －１５􀆰 ２１ －１１􀆰 ４３ －１０􀆰 ５７ －９􀆰 ８５

低温分离温度 / ℃ －３６􀆰 ５ －３７ －３７􀆰 ５ －３８ －３８􀆰 ５

膨胀机出口压力 / ＭＰａ ２􀆰 ９３ ３􀆰 ０３ ３􀆰 １３ ３􀆰 ２３ ３􀆰 ３３

膨胀机出口温度 / ℃ －６４􀆰 ７１ －６３􀆰 ４６ －６２􀆰 ２４ －６１􀆰 ０３ －６０􀆰 ３２

丙烷收率 / ％ ９９􀆰 ３２ ９８􀆰 ９０ ９６􀆰 ７９ ９６􀆰 ３３ ９４􀆰 ８５

主体装置单位能耗 /

　 (１０－４􀅰ＭＪ􀅰ｍ－３)

４１１５ ３９５５ ３７５６ ３６５０ ３５４４

从表 ４ 中可以看出ꎬ富气的 ＤＨＸ 塔压力从

２􀆰 ９ ＭＰａ 增加至 ３􀆰 ３ ＭＰａꎬ丙烷回收率和主体装置

单位能耗均随着塔压的增大而减小ꎮ 随着 ＤＨＸ 塔

压的升高ꎬ富气的 ＤＨＸ 塔塔顶进料温度均升高

０􀆰 １０~４􀆰 １４℃ꎬ塔顶进料量从 １ ７８７ ｋｍｏｌ / ｈ 减小至

１ ０２７ ｋｍｏｌ / ｈꎻＤＨＸ 塔顶气进料量减少以及温度的

降低导致 ＤＨＸ 塔的气化制冷效果减弱ꎬ丙烷回收率

及能耗下降ꎮ 所以当脱乙烷塔压为 ３􀆰 ５ ＭＰａ 时ꎬ最
合适的低温分离温度为－３８℃ꎮ

(２)回流罐温度

回流温度降低ꎬ对乙烷的富集作用增强ꎬ提高了

ＤＨＸ 塔低温气化制冷效果以及系统对丙烷的回收

率ꎮ 脱乙烷塔顶回流温度对丙烷回收装置单位能耗

以及丙烷回收率的影响如图 ３ꎮ

１—丙烷回收率ꎻ２—热负荷

图 ３　 回流罐温度对丙烷回收率脱乙烷塔底

重沸器负荷的影响

从图 ３ 可以看出:①回流罐温度从－３２℃ 升高

至－ ２２℃ꎬ丙烷回收率从 ９９􀆰 ９８％降低至 ９５􀆰 ９２％ꎻ
②回流罐温度的降低会带来高丙烷收率ꎬ但该温度

并不是越低越好ꎬ当回流温度降低至－２９℃ꎬ由于脱

乙烷塔底重沸器的负荷急剧增大导致丙烷回收装置

的单位能耗明显增加ꎬ因此ꎬ回流罐温度不宜低于

－２９℃ꎮ

(３)低压富气增压范围

富气 ２ 为低压原料气ꎬ原料气压力 ０􀆰 ３３ ＭＰａꎬ
料气增压压力和丙烷回收率之间的关系见图 ４ꎮ

图 ４　 原料气增压压力和丙烷收率的关系

从图 ４ 可以看出ꎬ随着原料气增压压力的增大ꎬ
丙烷回收率也随之增大ꎬ这与参考文献[９]得出的

结论一致ꎮ 由于本文中要求丙烷回收率达到

９８􀆰 ５％以上ꎬ则将原料气增压至 ３􀆰 ７ ＭＰａꎮ
２􀆰 ２　 富气热集成优化

针对本文中不同 ＧＰＭ 的富气ꎬ借鉴文献[１０]
对低压油田伴生气凝液回收工艺的改进研究ꎬ在单

一主冷箱换热的基础上采用逐级分离、冷凝的两级

分离方式ꎬ以此降低丙烷制冷的冷量消耗ꎬ提高冷凝

深度ꎬ目的是消耗最少的冷量冷凝最多的液烃[１１]ꎮ
单一主冷箱 ＤＨＸ 丙烷回收两级分离工艺流程见

图 ５ꎬ富气串联顺序换热 ＤＨＸ 丙烷回收两级分离流

程见图 ６ꎮ

图 ５　 单一主冷箱 ＤＨＸ 丙烷回收两级分离

工艺流程

图 ６　 串联顺序换热 ＤＨＸ 丙烷回收两级

分离流程
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一级分离和两级分离方案的模拟对比结果见

表 ５ꎬ由表 ５ 可知ꎬ采用多级分离后ꎬ原料气丙烷制

冷节能效果很明显ꎬ丙烷回收率提高到 ９８􀆰 ６３％ꎮ
是因为增加多级分离后ꎬ膨胀机的膨胀量能有效降

低ꎮ 同时ꎬ第一次遇冷分离温度较高ꎬ预冷分离器底

部液烃与低温分离器底部液烃混合后温度升高ꎬ进

入脱乙烷塔加热减小了脱乙烷塔塔底重沸器的热负

荷ꎮ 由于改进流程既保证了最小换热温差 ４􀆰 ０℃又

增加了分离级数ꎬ大大降低冷箱的换热负荷及 ＵＡ
系数ꎬ说明换热效率高、效果佳ꎬ流程优化后的主体

装置单位能耗为 １９ ６６０􀆰 ４５ ＭＪ / １０４ ｍ３ꎬ与一级分离

的流程相比降低了 ８􀆰 ９３％的能耗ꎬ改进优势明显ꎮ
表 ５　 ＤＨＸ 丙烷回收装置热集成方案模拟结果(富气)

参数
单一主冷箱换热 串联顺序换热

富气 １ 富气 ２ 富气 ３ 富气 １ 富气 ２ 富气 ３

膨胀机出口温度 / ℃ －６５􀆰 ９９ －６６􀆰 ９２ －６６􀆰 ５２ －６７􀆰 ９６ －６７􀆰 ９６ －６７􀆰 ４１

外输压缩机功率 / ｋＷ ５０４３ １４９１６􀆰 ３９ １６７２３ ５２１８ １６７２３ ５０４３

总冷箱热负荷 / ｋＷ １４７６４􀆰 ００ １７４６５􀆰 ４３ ２０６２５􀆰 １２ １７２６５􀆰 ６４ ２０６２５􀆰 １２ １４７６４􀆰 ００

总冷箱 ＵＡ / [１０４ ｋＪ􀅰(Ｃ－ｈ) －１] ３２０􀆰 ８９ ２１５９􀆰 ６２ ８４１􀆰 ７５ ５２２􀆰 １４ ８４１􀆰 ７５ ３２０􀆰 ８９

脱乙烷塔顶气丙烷制冷负荷 / ｋＷ ３０８４ ６２８７ ７３９０ ３３３７ ７３９０ ３０８４

丙烷收率 / ％ ９８􀆰 ６７ ９８􀆰 ８４ ９９􀆰 ２４ ９８􀆰 ６７ ９８􀆰 ６７ ９８􀆰 ８４

主体装置单位能耗 / (ＭＪ􀅰ｍ－３) ４２３１ ４０９４ ４１５４ ４３４６ ４３１９ ４７１０

　 　 注:低温分离器温度均为－３８℃ꎬＤＨＸ 塔压力均为 ２􀆰 ６０ ＭＰａꎬ脱乙烷塔压力均为 ２􀆰 ８０ ＭＰａꎮ

　 　 利用卡诺复合曲线可看出热集成优化之后流程

在传热过程的损状态[１２]ꎬ换热网络优化前后传热

损对比见图 ７ꎮ 通过对改进前后流程传热损的

对比可知ꎬ流程热集成优化后热集成效果更好ꎬ换热

过程的热损耗更小ꎮ

１—优化前冷流ꎻ２—优化后冷流ꎻ３—优化前热流ꎻ４—优化后热流

图 ７　 换热网络优化前后传热损对比

基于对 ＤＨＸ 流程热集成方案研究发现ꎬ将流程

脱乙烷塔顶气相、回流罐气相、吸收塔塔底液相ꎬ吸
收塔塔顶气相以及原料气均集成于冷箱中ꎬ可减少

换热次数、热损失及压降损失ꎬ冷热物流热集成度

高ꎬ充分利用系统冷量ꎬ降低系统能耗ꎮ 模拟结果表

明ꎬＤＨＸ 热集成后乙烷回收率升高ꎬ系统能耗小幅

降低ꎬ热集成效果较好ꎮ

３　 富气热集成方案对贫气的适应性

３􀆰 １　 贫气气质条件

为研究富气 ＤＨＸ 丙烷回收流程热集成的气质

适应性ꎬ基于上述的富气热集成工艺ꎬ选取 ３ 种贫气

气质研究本文中提出的 ＤＨＸ 丙烷回收流程的热集

成气质适应性ꎮ 贫气气质组成见表 ６ꎮ
表 ６　 贫气原料气气质参数

气质组成 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３

贫气 １ / ｍｏｌ％ ０􀆰 ４５ １􀆰 ８２ ９０􀆰 ３３ ４􀆰 ２５ １􀆰 ２６

富气 １ / ｍｏｌ％ ２􀆰 ８４ ０􀆰 １ ８６􀆰 ２７ ７􀆰 ６ １􀆰 ７２

气质组成 ｉ－Ｃ４ ｎ－Ｃ４ ｉ－Ｃ５ ｎ－Ｃ５ Ｃ６

贫气 １ / ｍｏｌ％ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２７ ０􀆰 １２ ０􀆰 １３

富气 １ / ｍｏｌ％ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ３８ ０􀆰 １８ ０􀆰 １５ ０􀆰 １４

气质组成 Ｃ７ Ｃ８ Ｃ９ ＧＰＭ

贫气 １ / ｍｏｌ％ ０􀆰 １２ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０１ １􀆰 ９０

富气 １ / ｍｏｌ％ ０􀆰 ３ ０ ０ ３􀆰 ０

　 　 注:贫气 １ 原料气压力 ５􀆰 ９ ＭＰａꎬ温度 ３０℃ꎬ流量 １ ５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ
外输压力 ６􀆰 １ ＭＰａꎻ富气 １ 原料气压力:５􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度:３０℃ꎬ流量:

５００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ外输压力 ６􀆰 ３５ ＭＰａꎮ

３􀆰 ２　 富气 ＤＨＸ 热集成方案贫气适应性

在该研究方案中ꎬ原料气经冷箱预冷后进入低

温分离器ꎬ低温分离器液相与原料气换热后进入脱

乙烷塔ꎬ低温分离器气相经同轴膨胀机膨胀后进入

ＤＨＸ 塔底部ꎮ 脱乙烷塔塔顶气相在冷箱换热后进

入脱乙烷塔顶回流罐ꎬ回流罐分离出的气相经降温

节流后作为 ＤＨＸ 塔的塔顶进料ꎬ分离出的液相作为

脱乙烷塔回流进入脱乙烷塔塔顶ꎮ ＤＨＸ 热集成后

的模拟结果见表 ７ꎬ换热网络优化前后传热损对

比见图 ８ꎮ
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表 ７　 ＤＨＸ 丙烷回收装置热集成方案模拟结果

参数

原料气

单一主冷箱换热 串联顺序换热

贫气 １ 贫气 ２ 贫气 ３ 贫气 １ 贫气 ２ 贫气 ３

膨胀机出口温度 / ℃ －６８􀆰 ２６ －６８􀆰 ０２ －６８􀆰 ００ －６８􀆰 ９８ －６９􀆰 １２ －６８􀆰 ９９

外输压缩机功率 / ｋＷ １２１９３ ３８００ １４５３２ １３８０２ １４５３２ １２１９３

总冷箱热负荷 / ｋＷ ４１８３２ ３４２３４ ３２６４９ ４２９３８ ３２６４９ ４１８３２

总冷箱 ＵＡ / [１０４ ｋＪ􀅰(Ｃ－ｈ) －１] １６８８􀆰 １４ ４１２􀆰 １８ ７１８􀆰 ３９ ２０８３􀆰 ５２ ７１８􀆰 ３９ １６８８􀆰 １４

丙烷收率 / ％ ９８􀆰 ９５ ９８􀆰 ９９ ９８􀆰 ９０ ９８􀆰 ９１ ９８􀆰 ９２ ９８􀆰 ８９

主体装置单位能耗 / (ＭＪ􀅰ｍ－３) ３１５４ ２７１０ ３２３１ ３３３１ ３３４６ ３３１９

　 　 注:低温分离器温度均为－４４℃ꎬＤＨＸ 塔压力均为 ３􀆰 ２０ ＭＰａꎬ脱乙烷塔压力均为 ３􀆰 ４０ ＭＰａꎮ

１—优化前冷流ꎻ２—优化后冷流ꎻ３—优化前热流ꎻ４—优化后热流

图 ８　 贫气热集成方案换热网络优化前后

传热损对比

由表 ７ 和图 ８ 可知ꎬ将所有换热物流集中到一

个冷箱中的换热形式均为最优ꎬ设备投资较低ꎬ热集

成效果最好ꎬ表现在换热损失小ꎬ缩小换热温差和流

程压降小ꎬ丙烷回收率提高 ０􀆰 ５％左右ꎮ 经验证ꎬ贫
气热集成流程优化后的传热损更小ꎬ说明优化效

果良好ꎮ

４　 结论

(１)利用多种贫富气质对 ＤＨＸ 丙烷回收流程

进行了大量模拟ꎬ对 ＤＨＸ 流程模拟得出规律:ＤＨＸ
塔顶进料应比塔底进料温度低 ２℃左右ꎻ脱乙烷塔

塔顶气相中应尽量减少丙烷含量ꎬ以提高丙烷回收

率ꎻ在模拟时ꎬ回流罐的设置导致低温分离器和回流

罐温度设置尤为重要ꎬ两者温度设置不合理ꎬ经常导

致流程迭代计算错误ꎮ
(２)研究了不同 ＧＰＭ 气质的 ＤＨＸ 丙烷回收流

程ꎬ结果显示 ＤＨＸ 流程对于不同现场的原料气气质

均显现出较强的适应性ꎬ丙烷回收率均可达 ９８％以

上ꎮ ＤＨＸ 丙烷回收流程中回流罐的设置可以将

ＤＨＸ 塔塔顶进料中的液态乙烷含量普遍提高 ４％~
１２％ꎮ

(３)由于流程设置了脱乙烷塔回流罐ꎬ因此低

温分离温度无需太低ꎬ本文中气质条件下ꎬ贫气、富
气的低温分离温度分别设置在－４４、－３８℃ 较为适

宜ꎻ为了保证丙烷回收率大于 ９８％ꎬ贫气流程的回

流罐温度不宜低于－３２℃ꎬ富气流程的回流罐温度

不宜低于－２９℃ꎻ为了保证流程能合理利用压差ꎬ满
足外输气的外输要求ꎬ贫气、富气流程的 ＤＨＸ 塔压

宜设置在 ３􀆰 ３ ＭＰａ 和 ２􀆰 ６ ＭＰａꎮ
(４)研究了低压富气增压范围ꎬ通过研究发现ꎬ

随着原料气增压压力的增大ꎬ丙烷回收率也会相应

增加ꎮ 要使丙烷回收率达到 ９８％以上ꎬ需要将原料

气增压至 ３􀆰 ７ ＭＰａꎮ
(５)对富气的热集成形式进行了优化ꎬ研究结

果表明ꎬ在单一个主冷箱的基础上对富气进行两级

分离能更好地换热ꎬ可以降低 ２０９ ｋＷ 的丙烷制冷

负荷ꎬ并进一步降低 ８􀆰 ９３％的主体装置单位能耗ꎮ
(６)经过比较不同 ＧＰＭ 气质的 ２ 种热集成形

式ꎬ结果表明ꎬ在回收率相差不大的情况下ꎬ不管是

贫气、富气ꎬ无论原料气的处理量ꎬ将所有换热物流

集中到一个冷箱中的换热形式均为最优ꎬ设备投资

较低ꎬ热集成效果最好ꎬ表现在换热损失小ꎬ缩小

换热温差和流程压降ꎬ普遍节能 ０􀆰 ３％ ~ １０􀆰 ５％ꎬ且
针对富气ꎬ丙烷的制冷负荷降低 ５􀆰 ４％ ~ ７􀆰 ５％ꎬ推
荐各设计院及油气田优先选用单一主冷箱换热的

流程形式ꎮ
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占地面积有更多要求ꎮ 因此针对焦化干熄焦烟气及

焦炉烟道气治理ꎬ如场地限制小优先选用干熄焦烟

气独立处理方式ꎬ用以获得更少的总体投入ꎬ如场地

限制较高无法放置独立湿法脱硫系统ꎬ再考虑采用

干熄焦烟气并入焦炉烟道气方式ꎮ
３􀆰 ５　 结果分析

从对比数据可以看到ꎬ针对焦化行业烟气量相

对较小的特点ꎬ实际工程应用中运行费用的影响要

远高于建设费用ꎮ 针对焦化行业干熄焦烟气采用并

入焦炉烟道气脱硫脱硝系统和独立采用湿法脱硫处

理 ２ 种路线ꎬ运行费用的最大差距为小苏打用量ꎮ
采用湿法脱硫进行干熄焦烟气脱硫是利用碳酸钙作

为吸收剂ꎬ干熄焦烟气并入焦炉烟道气脱硫脱硝系

统是以小苏打作为吸收剂ꎬ利用 ＳＤＳ 干法脱硫ꎮ 采

用小苏打作为吸收剂价格远高于采用碳酸钙作为吸

收剂ꎮ 同时由于 ＳＤＳ 为干法脱硫ꎬ钙硫比要高于湿

法脱硫ꎬ因此造成了整个系统中脱硫剂的年运行费

用增多了 ４６８􀆰 ６６ 万元ꎮ 而采用湿法脱硫带来的电

费增加、工艺水消耗仅增加了 ７３􀆰 ８ 万元ꎮ
针对较高含硫量的干熄焦烟气ꎬ利用价格低廉

的脱硫剂对整个系统的投资运营有更多的正向经营

影响ꎮ

４　 结论

针对焦化行业干熄焦已替代原有湿熄焦系统ꎬ
因此干熄焦烟气也需满足脱硫的环保要求ꎮ 基于焦

化行业焦炉烟道气脱硫脱硝目前主要采用 ＳＤＳ ＋

ＳＣＲ 系统ꎬ干熄焦烟气治理主要可以考虑干熄焦烟

气独立处理方式ꎬ即干熄焦烟气独立采用湿法脱

硫工艺达到脱硫达标排放ꎬ也可采用干熄焦烟气

并入焦炉烟道气方式ꎮ 针对 ２ 种方式进行了工

艺、建设费用、运营费用的对比ꎮ 如场地无限制优

先选用总体投入较少的干熄焦烟气独立处理方

式ꎬ如场地有限制可采用干熄焦烟气并入焦炉烟

道气方式ꎮ
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