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摘要:某公司采用浅冷油吸收法干气回收专利技术新建了一套 Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置ꎬ以正丁烷为吸收剂吸收干气中的碳二馏

分ꎬ再以重石脑油为吸收剂回收燃料气中夹带的碳四馏分ꎬ得到富乙烷气、轻烃和粗氢气分别送入乙烯装置、液化气分离装置和

ＰＳＡ 装置ꎮ 该分离装置规模达到了 １􀆰 ６ Ｍｔ / ａꎬ可以实现将 ２０ Ｍｔ / ａ 炼化一体化项目中炼油装置的干气全部加工ꎮ 装置投产运

行 １ 年后进行了标定ꎬ结果显示ꎬ乙烷回收率和纯度分别达到了 ９２􀆰 ７％和 ９３􀆰 ７％ꎬ产品分布良好ꎬ综合能耗达标ꎬ表明该技术的

选择成熟可靠ꎬ值得推广应用ꎮ
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　 　 某公司 １􀆰 ６ Ｍｔ / ａ Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置采用中国石

油化工股份有限公司北京化工研究院(北化院)浅

冷油吸收法干气回收专利技术ꎬ是业内规模最大的

Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置ꎬ可将 ２０ Ｍｔ / ａ 炼化一体化项目的炼

油装置所产干气全部加工ꎬ回收干气中的 Ｃ２＋组分ꎮ
乙烷回收率可达到 ９２％ꎬ且富乙烷气中的乙烷的体

积分数可达到 ９２％[１]以上ꎬ该装置于 ２０２１ 年 ８ 月成

功投料运行ꎮ

１　 工艺技术选择及装置情况

１􀆰 １　 工艺选择

该装置原料主要有渣油加氢干气、重整干气、

ＰＳＡ 解吸气、歧化燃料气和二甲苯塔顶燃料气共 ５
股ꎮ 原料性质如表 １ 所示ꎬ其中歧化燃料气和二甲

苯塔顶燃料气中含有体积分数 ６０％ ~ ７０％的乙烷ꎬ
而其他 ４ 股原料中的乙烷体积分数仅为 １５％ ~
２５％ꎮ 如果将 ５ 股原料全部混合送入吸收解吸单

元ꎬ歧化和异构化燃料气温度、压力条件与其他几股

干气相差较大ꎬ而且全部混合到一起的加工路线ꎬ压
缩机、吸收塔和解吸塔等设备选型会很大ꎬ装置综合

能耗也会很高ꎮ
因此ꎬ根据 ５ 股原料气组成、温度和压力条件的

不同ꎬ将其分为饱和干气(渣油加氢干气、重整干

气、ＰＳＡ 解吸气)、混合干气(歧化燃料气和二甲苯
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　 　 　 　 　 　 　 表 １　 原料气组成

　
渣油加

氢干气

重整

干气

ＰＳＡ
干气

歧化

燃料气

异构化

燃料气

温度 / ℃ ４０􀆰 ０ ４０􀆰 ０ ４０􀆰 ０ １０􀆰 ０ １０􀆰 ０

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８０ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３０

组成 / ％ 　 　 　 　 　

　 氢气 ４５􀆰 ５５ ２􀆰 ０８ ３９􀆰 ５６ ８􀆰 ５４ １６􀆰 ５４

　 甲烷 １１􀆰 ９６ １􀆰 ８９ ２４􀆰 ４３ ３􀆰 １４ ３􀆰 ７７

　 乙烷 １５􀆰 １０ ２２􀆰 ８３ １７􀆰 ０４ ６７􀆰 ５５ ６６􀆰 ５８

　 乙烯 １􀆰 ８６ ０ ０􀆰 ８７ ０ ０

　 丙烷 ３􀆰 ３８ ４２􀆰 ６７ ５􀆰 ３９ １９􀆰 ０５ ５􀆰 ８９

　 丙烯 １􀆰 ４０ ０ ０􀆰 ０３ ０ ０

　 Ｃ４＋ ０􀆰 ７５ ３０􀆰 ４７ ４􀆰 ８５ １􀆰 ７２ ７􀆰 ２２

　 水 ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０６ １􀆰 ４０ ０ ０

　 硫化氢 ２０ ｍｇ / ｍ３ ０ ０ ０ ０

　 一氧化碳 ０ ０ ０􀆰 ３２ ０ ０

　 二氧化碳 ０ ０ ２􀆰 ３１ ０ ０

　 氧气 ０ ０ ０􀆰 ０５ ０ ０

　 氮气 １９􀆰 ９５ ０ ３􀆰 ７５ ０ ０

塔顶燃料)分类处理ꎬ可以增加装置的灵活性ꎬ降低

装置综合能耗ꎬ减少投资ꎮ
１􀆰 ２　 装置情况

该装置建设规模 １􀆰 ６ Ｍｔ / ａꎬ操作弹性 ５０％ ~

１１０％ꎮ 主要分为 ３ 个单元ꎬ包括饱和干气吸收单

元、混合干气分离单元、汽油吸收－稳定单元ꎮ
将饱和干气升压后经过浅冷油吸收过程ꎬ在碳

四解吸塔顶得到碳二提浓气ꎬ碳二提浓气经过冷却、
升压后送入乙烷塔ꎬ碳四解吸塔釜的贫碳四一部分

循环使用ꎬ另一部分抽出送往轻烃塔ꎮ 乙烷塔顶得

到富乙烷气ꎬ送入乙烯装置裂解炉[２]ꎮ 乙烷塔釜物

流与碳四解吸塔塔釜出料中一部分抽出碳四一起送

入轻烃塔ꎬ在轻烃塔顶得到轻烃产品ꎬ送往液化气分

离装置或者乙烯原料罐ꎬ轻烃塔釜物流送往汽油稳

定塔ꎮ 混合干气经过压缩、冷凝分相后ꎬ液相送入乙

烷塔ꎬ气相与升压后的饱和干气一起进入浅冷油吸

收过程处理ꎮ 混合干气压缩冷凝后ꎬ约 ７５％的组分

可跨过浅冷油吸收过程ꎬ直接进入乙烷塔分离ꎬ大大

减少了能耗ꎮ
浅冷油吸收装置的甲烷氢尾气夹带部分碳四吸

收剂进入汽油吸收塔ꎬ采用重石脑油作为汽油吸收

剂吸收碳四ꎬ未被吸收下来的甲烷氢尾气送往膜分

离单元[３]ꎬ吸收了碳四的富汽油与轻烃塔釜物流一

起送入汽油稳定塔ꎬ分离碳四和汽油组分ꎬ汽油稳定

塔顶回收的碳四并入浅冷油吸收装置的循环碳四管

线[４]ꎮ 汽油稳定塔釜的贫汽油一部分循环使用ꎬ另
一部分抽出汽油送往轻烃回收装置ꎮ １􀆰 ６ Ｍｔ / ａ Ｃ１ /
Ｃ２ 分离装置工艺流程示意见图 １ꎮ

图 １　 １􀆰 ６ Ｍｔ / ａ Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置流程示意图

２　 标定结果及分析

装置设计干气加工能力为 １９０ ｔ / ｈꎬ其中饱和干

气 １２０ ｔ / ｈꎬ混合干气 ７０ ｔ / ｈꎬ本次标定的原料饱和

干气由渣油加氢干气、重整干气、ＰＳＡ 解吸气提供ꎬ
混合干气由歧化燃料气、二甲苯塔顶燃料气提供ꎮ
装置于 ２０２２ 年 ７ 月 ２９ 日—７ 月 ３１ 日进行了为期

２ ｄ 标定工作ꎬ标定原料全部为设计原料ꎬ标定加工
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负荷为 １００％ꎮ
２􀆰 １　 原料性质

对标定期间的各股原料气进行分析ꎬ原料性质

对比如表 ２ 所示ꎬ饱和干气中氢气组分的体积分数

较设计值偏低 ６􀆰 ４％ꎬ乙烷的体积分数较设计高

３􀆰 ９１％ꎬ其他组分的体积分数偏差在 ２％以内ꎮ 混合

干气中乙烷的体积分数较设计值低 １４􀆰 ５２％ꎬ丙烷

的体积分数较设计高 ９􀆰 ０２％ꎬＣ３ ＋组分的体积分数

较设计高 １２􀆰 ５７％ꎬ其他组分的体积分数偏差在 ２％
以内ꎮ

表 ２　 混合原料性质对比 ％

组成
饱和干气 混合干气

设计值 标定值 设计值 标定值

氢气 ４０􀆰 ７１ ３４􀆰 ３１ 　 ９􀆰 ４０ 　 ９􀆰 ８２

甲烷 ２８􀆰 ７１ ３０􀆰 ２５ １􀆰 ９９ ３􀆰 ５４

乙烷 １７􀆰 ９４ ２１􀆰 ８５ ６１􀆰 ３５ ４６􀆰 ８３

乙烯 ０􀆰 ００ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

丙烷 ８􀆰 １２ ８􀆰 ５１ ２１􀆰 ５９ ３０􀆰 ６１

丙烯 ０􀆰 ００ ０􀆰 １４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

异丁烷 １􀆰 ２４ １􀆰 ８３ １􀆰 ５２ ３􀆰 ４７

正丁烷 １􀆰 １０ ０􀆰 ８４ １􀆰 ２５ ３􀆰 ２７

反－２－丁烯 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ００

异戊烷 ０􀆰 ４０ ０􀆰 ３７ １􀆰 ４７ ０􀆰 ６１

正戊烷 ０􀆰 ３３ ０􀆰 １２ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ２１

１－戊烯 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００

氮气 ０􀆰 ０１ １􀆰 ６５ ０􀆰 ００ １􀆰 ６５

二氧化碳 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

一氧化碳 ０􀆰 ００ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

硫化氢 ０􀆰 ００ ２􀆰 ００ ０􀆰 ００ ２􀆰 ００

碳三及以上组分 １１􀆰 ８２ １１􀆰 ８１ ２７􀆰 ２５ ３９􀆰 ８２

总计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００ １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

２􀆰 ２　 主要操作参数

装置的主要操作参数对比见表 ３ꎮ
表 ３　 主要操作参数对比

参数名称 设计值 标定值

１＃干气压缩机出口压力 / ＭＰａ ４􀆰 ０６ ４􀆰 ０３

２＃干气压缩机出口压力 / ＭＰａ ４􀆰 ２５ ４􀆰 ２

提浓气压缩机出口压力 / ＭＰａ ３􀆰 ８ ３􀆰 ８

碳四吸收塔顶压力 / ＭＰａ ３􀆰 ８３ ３􀆰 ８２

碳四吸收塔顶 / 底温度 / ℃ ２２􀆰 ６ / １１５􀆰 ９ １８􀆰 ８ / １１７

碳四解吸塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ６１ ２􀆰 ６１

碳四解吸塔顶 / 底温度 / ℃ ３８􀆰 １ / １２９􀆰 １ ４１􀆰 ５ / １２８􀆰 １

乙烷塔顶压力 / ＭＰａ ３􀆰 ４５ ３􀆰 ４１

乙烷塔顶 / 底温度 / ℃ １６􀆰 ７ / ９５ ２２ / ９７

轻烃塔顶压力 / ＭＰａ １􀆰 １２ １􀆰 １０

轻烃塔顶 / 底温度 / ℃ ５４􀆰 ５ / １２５ ５２􀆰 ５ / １１５

汽油吸收塔顶压力 / ＭＰａ ３􀆰 ６８ ３􀆰 ６４

汽油吸收塔顶 / 底温度 / ℃ ３１ / ３１􀆰 １ ３０􀆰 ５ / ２５􀆰 ０

汽油稳定塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ６１

汽油稳定塔顶 / 底温度 / ℃ ５２􀆰 ５ / １２３􀆰 ７ ５３􀆰 ２ / １２７􀆰 ５

从表 ２ 可以看出ꎬ标定原料性质和设计组成有

所偏差ꎬ为确保产品质量满足要求ꎬ标定时的参数与

专利商沟通执行ꎮ 主要偏差为乙烷塔顶温度比设计

高 ５􀆰 ５℃ꎬ轻烃塔 Ｃ－０２０２ 釜温度比设计值低 １０℃ꎬ
汽油稳定塔 Ｃ－０３０１ 釜温度比设计值低 ６􀆰 １℃ꎮ
２􀆰 ３　 产品性质

富乙烷气、粗氢气和轻烃性质对比分别见表 ４~
表 ６ꎮ 富乙烷气产品性质良好ꎬ硫化氢、微量氧、总
氮、汞含量、砷含量和二氧化碳含量等均可以达到设

计指标值ꎬ满足下游装置生产要求ꎮ 粗氢气产品组

成和设计几乎一致ꎮ 轻烃产品中设计丙烷的体积分

数为 ２􀆰 ８５％ꎬ实际体积分数为 ７６􀆰 ２８％ꎬ远高于设计

值ꎻ设计正丁烷的体积分数为 １６􀆰 ５３％ꎬ实际体积分

数为 １０􀆰 ４５％ꎬ远低于设计值ꎻ设计异丁烷的体积分

数为 ０􀆰 ０５６％ꎬ实际体积分数为 １１􀆰 ７６％ꎬ远高于设

计值ꎻ主要原因是饱和干气和混合干气中 Ｃ３ 组分和

异丁烷含量均高于设计值ꎮ
表 ４　 富乙烷气性质对比

组成 设计值 标定值

φ(氢气) / ％ １􀆰 ７３ １􀆰 １９

φ(甲烷) / ％ ３􀆰 ３７ ２􀆰 ４４

φ(乙烷) / ％ ９３􀆰 ９１ ９３􀆰 ７２

φ(乙烯) / ％ ０ ０􀆰 ０７

φ(丙烷) / ％ ０􀆰 ９２８ ２􀆰 ３６

φ(丙烯) / ％ ０ ０􀆰 ０７

ρ(硫化氢) / (ｍＬ􀅰ｍ－３) <１０ <１

ρ(微量氧) / (ｍＬ􀅰ｍ－３) <１０ <１

总氮 / (ｍｇ􀅰ｍ－３) <３０ <１

ｗ(砷) / (μｇ􀅰ｋｇ－１) <１ <１

ｗ(汞) / (μｇ􀅰ｋｇ－１) <１ <１

ρ(二氧化碳) / (ｍＬ􀅰ｍ－３) <５０ １７

􀅰７３２􀅰
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表 ５　 粗氢气性质(体积分数)对比 ％

组成 设计值 标定值

氢气 ８８􀆰 ２８０ ８９􀆰 ４９

甲烷 １１􀆰 ３９０ １０􀆰 １２

乙烷 ０􀆰 ２７０ ０􀆰 ２４

乙烯 ０ ０

丙烷 ０􀆰 ０５６ ０􀆰 １０

丙烯 ０ ０

氮气 ０􀆰 ００４ ０􀆰 ０５

表 ６　 轻烃性质(体积分数)对比 ％

组成 设计值 标定值

乙烷　 ０􀆰 ４３４ ０􀆰 ３６０

丙烷　 ７２􀆰 ８５０ ７６􀆰 ２８０

丙烯　 ０ ０􀆰 ４４０

正丁烷 １６􀆰 ５３０ １０􀆰 ４５０

异丁烷 ０􀆰 ０５６ １１􀆰 ７６０

异丁烯 ８􀆰 ６５０ ０􀆰 １８０

正戊烷 ０􀆰 ２７３ ０􀆰 ０８０

异戊烷 ０􀆰 ７１５ ０􀆰 ４４０

新戊烷 ０􀆰 ４９３ ０􀆰 ０１２

１－戊烯 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００２

２􀆰 ４　 物料平衡

物料平衡对比见表 ７ꎮ 标定期间装置负荷达到

１００％ꎬ饱和干气进料略低于设计比例 １％ꎬ混合干气

进料高于设计比例 ０􀆰 ７％ꎬ原料量及比例满足标定

要求ꎮ 产 品 分 布 方 面ꎬ 粗 氢 气 收 率 较 设 计 低

１􀆰 ０３％ꎬ主要原因是饱和干气原料中氢气含量较设

　 　 　 　 　 　 　 表 ７　 物料平衡对比 ％

物料 设计收率 标定收率

投入　 　 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

饱和干气 ６１􀆰 ５４ ６０􀆰 ５４

混合干气 ３５􀆰 ９０ ３６􀆰 ６３

补充碳四 ２􀆰 ５６ ２􀆰 ８４

产出　 　 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

粗氢气　 ５􀆰 ９０ ４􀆰 ８７

富乙烷气 ３７􀆰 ８５ ３６􀆰 ４４

轻烃　 　 ３０􀆰 ２１ ３３􀆰 ９８

抽出汽油 ３􀆰 １３ ４􀆰 ３５

燃料气　 ２２􀆰 ９２ ２０􀆰 ３６

计低 ６􀆰 ４％ꎮ 富乙烷气收率较设计低 １􀆰 ４１％ꎬ主要

原因 是 混 合 干 气 原 料 中 乙 烷 含 量 较 设 计 低

１４􀆰 ５２％ꎮ 轻烃产量较设计高 ３􀆰 ７７％ꎬ主要原因是混

合干气原料中丙烷、丁烷较设计值高 １２􀆰 ９９％ꎮ 总

体来看ꎬ因为装置标定期间的操作参数与设计吻合

较好ꎬ产品分布与设计的偏差均由原料组成偏差

引起ꎮ
乙烷回收率 ＝富乙烷气中的乙烷量 /干气原料

中乙烷量ꎬ标定结果达到了 ９２􀆰 ７％ꎬ达到了性能保

证值≥９２％的要求ꎮ
２􀆰 ５　 综合能耗

装置综合能耗对比见表 ８ꎮ 设计值为 ３ ３７７􀆰 ４４
ＭＪ / ｔꎬ标定期间为 ３ ０５６􀆰 ８３ ＭＪ / ｔꎬ标定时综合能耗

低于设计 ３２０􀆰 ６１ ＭＪ / ｔꎬ原因如下ꎮ
表 ８　 能耗对比 ＭＪ / ｔ

项目名称 设计值 标定值

４􀆰 ２ ＭＰａ 蒸汽 １２３３􀆰 ５２ １３８１􀆰 ４９

１􀆰 ３ ＭＰａ 蒸汽 ５３１􀆰 ２８ ２９２􀆰 １８

０􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽 １００２􀆰 ３６ ９４８􀆰 ４４

透平凝液 －１４􀆰 ２１ －１５􀆰 ４７

工艺凝液 －１３０􀆰 ８３ －１１０􀆰 ７７

循环水 １２４􀆰 ９８ １１５􀆰 ７９

冷媒水 ３６６􀆰 １７ １６０􀆰 ５１

仪表风 ３􀆰 ３４ ４􀆰 ６０

电 ２５０􀆰 ３８ ２６６􀆰 ６８

低压氮气 １０􀆰 ４５ １３􀆰 ３８

装置综合能耗 ３３７７􀆰 ４４ ３０５６􀆰 ８３

(１) 装置运行中高压蒸汽压力平均为 ４􀆰 ０２
ＭＰａꎬ温度 ３８４℃ꎬ低于设计的 ４􀆰 ２ ＭＰａ 和 ４００℃ꎬ压
力和温度的偏差造成高压蒸汽消耗增加ꎬ单耗高于

设计 １４７􀆰 ９７ ＭＪ / ｔꎮ
(２)由于 １、３ 号干气压缩机油站的小透平机蒸

汽消耗低于设计水平ꎬ再加上轻烃塔底部操作温度

低于设计 １０℃ꎬ因此中压蒸汽消耗较设计值低

２３９􀆰 １ ＭＪ / ｔꎮ
(３) 操作中ꎬ 乙烷塔顶温度控制比设计高

５􀆰 ５℃ꎬ冷媒水总管回水温度控制高于设计值 ３℃ꎬ
降低了冷媒水的用量ꎬ冷媒水单耗低于设计 ２０５􀆰 ６６
ＭＪ / ｔꎮ
２􀆰 ６　 存在的问题

(１)１ 号干气压缩机负荷达到 １５３ ０００ ｍ３ / ｈ 以

上时(设计 １５６ ０００ ｍ３ / ｈꎬ额定 １７８ ０００ ｍ３ / ｈ)ꎬ级间

􀅰８３２􀅰
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冷却器开始出现振动现象ꎬ换热器壳程振动达到

１２ ｍｍ / ｓꎬ壳程中部最高点达到 １６ ｍｍ / ｓꎬ级间换热

器的振动制约该压缩机继续提高处理量[５]ꎮ
(２)汽油吸收塔出现液泛现象ꎬ未达到设计要

求ꎮ 该塔设计气相流量为 １２６ ０００ ｍ３ / ｈꎬ当达到

１０８ ０００ ｍ３ / ｈ 后出现吸收剂液相夹带ꎬ为保证操作

正常ꎬ标定时吸收剂流量降低至 ３０ ｔ / ｈ(设计 ５０ ｔ / ｈ)ꎬ
汽油吸收塔的碳四回收率由设计的 ９０􀆰 ９％下降至

７５􀆰 １％ꎬ性能下降约 １６􀆰 ６％ꎮ
２􀆰 ７　 标定小结

(１)本次标定期间进料量 １９５􀆰 ７５ ｔ / ｈꎬ达到了

１００％负荷ꎮ 除 １＃干气压缩机及汽油吸收塔外ꎬ其他

工艺、设备、环保各系统运行状况良好ꎮ
(２)产品分布方面ꎬ原料饱和干气中乙烷的体

积分数较设计高 ３􀆰 ９１％ꎬ混合干气中乙烷的体积分

数较设计低 １４􀆰 ５２％ꎬ富乙烷气收率仍然达到了

３６􀆰 ４４％ꎬ只比设计低 １􀆰 ４１％ꎮ
(３) 产 品 质 量 方 面ꎬ 富 乙 烷 气 产 品 纯 度

９３􀆰 ７２％ꎬ乙烷回收率 ９２􀆰 ７％ꎬ均达到了性能保证值

≥９２％ꎮ 富乙烷气、粗氢气、轻烃产品性质良好ꎬ杂
质含量均达到设计指标ꎮ

(４) 能耗方面ꎬ综合能耗设计值为 ３ ３７７􀆰 ４４
ＭＪ / ｔꎬ标定期间为 ３ ０５６􀆰 ８３ ＭＪ / ｔꎬ低于设计 ３２０􀆰 ６１
ＭＪ / ｔꎬ能耗达标ꎮ

(５)标定发现了 １＃干气压缩机级间冷却器振动

和汽油吸收塔出现液泛 ２ 项异常现象ꎬ需要后期择

机解决ꎮ

３　 结语

标定结果表明ꎬ１􀆰 ６ Ｍｔ / ａ Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置的工

艺技术路线的选择、设计、建设及生产完全可行ꎮ 产

品分布和性能均能达到要求指标ꎬ有效丰富了乙烯

裂解装置原料ꎮ 同时ꎬ发现了 １＃干气压缩机级间冷

却器振动、汽油吸收塔液泛 ２ 项主要问题ꎮ 该装置

创新地将 ２０ Ｍｔ / ａ 炼化一体化项目的炼油装置干气

全部进行了有效回收ꎬ这种设计理念非常值得借鉴ꎮ
该装置的成功投产ꎬ对国内大规模 Ｃ１ / Ｃ２ 分离装置

的工艺选择、设计、建设和运行具有很大的示范

效果ꎮ
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