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摘要:为解决中高压贫气乙烷回收流程中能耗高及设备利用率低带来的经济损失问题ꎬ对 ３ 种高效乙烷回收流程(部分气

体循环流程 ＲＳＶ、带压缩的强精馏流程 ＳＲＣ、冷干气回流流程 ＣＲＲ)进行能耗、以及经济分析对比ꎬ选出最佳流程为 ＳＲＣꎮ 在

保证乙烷回收率在 ９５％以上的条件下ꎬ利用 ＨＹＳＹＳ 软件模拟计算ꎮ 能耗分析表明ꎬＳＲＣ 流程能耗最低ꎬ比 ＲＳＶ 和 ＣＲＲ 分别低

１０􀆰 １７％、２􀆰 ２５％ꎮ 分析表明ꎬ主体工艺中 ＳＲＣ 流程总损最小ꎬ比 ＲＳＶ 和 ＣＲＲ 分别低 ６３􀆰 ５１％、１１􀆰 ７３％ꎮ 经济分析表明ꎬＳＲＣ
流程年消耗经济成本最低ꎬ年总经济效益最好ꎬ比 ＲＳＶ 和 ＣＲＲ 分别高 ４􀆰 ９８％、１３􀆰 ２４％ꎮ
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　 　 在化工行业中ꎬ乙烷回收具有很高的经济效益ꎮ
乙烷可作为生产乙烯产品的原材料ꎬ在化工行业中ꎬ
通常通过对乙烷的蒸汽裂解生产乙烯[１]ꎮ 乙烷回

收的工艺可以根据多个方面来选择ꎮ 由于原料气压

力对后续流程的影响较大ꎬ故通常根据原料气压力

的不同来选择响应的回收方法ꎮ 根据压力的不同ꎬ
将原料气分为 ３ 类:压力小于 ４ ＭＰａ 为低压ꎬ４ ~
７ ＭＰａ 为中高压ꎬ高于 ７ ＭＰａ 为高压ꎮ 本文中着重

对比了原料气为中高压贫气下 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ 的适

应性ꎬ选出最优流程ꎮ 制冷工艺主要是以冷剂制冷
＋膨胀机制冷为主的低温分离工艺[２]ꎮ 国内对于乙

烷回收装置的研究正处于快速发展阶段ꎬ南缘油田

新开发的高产量中高压富气 ( ４􀆰 ５ ＭＰａ ≤ Ｐ ≤
７􀆰 ５ ＭＰａ)板块ꎬ可规划建设乙烷回收装置ꎬ对提高

天然气资源利用率及油气田经济效益具有重要意

义[３]ꎮ 开展中高压乙烷回收技术研究对促进中国

乙烷回收向着更加高效、全面的发展尤为重要ꎮ

１　 中高压乙烷回收流程工艺选择

随着天然气工业的发展和设备制造能力的提

升ꎬ油田为了适应中高压天然气的气质特性ꎬ研究出

了许多高效的乙烷回收流程ꎮ 以 Ｏｒｔｌｏｆｆ 为典型的代

表ꎬ在 ＧＳＰ 的基础上改进出了 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ 等高

效流程ꎮ 这些高效流程都能够很好地适用于 ４ ＭＰａ
以上的较贫原料气ꎬ并且能达到较高的乙烷回收率ꎮ
１􀆰 １　 ＲＳＶ 乙烷回收流程

美国气体处理厂 Ｐｅｌｉｃａｎ 在 ２０００ 年首次使用

Ｒｅｃｙｃｌｅ Ｓｐｌｉｔ Ｖａｐｏｒ ｐｒｏｃｅｓｓ －ＲＳＶ 流程ꎮ 该流程与

ＧＳＰ 不同的是ꎬ在低温分离器分离出的液体中会有

部分液相ꎬ随着气相进入脱甲烷塔顶ꎮ 这样能够提
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高塔顶液相泡点温度ꎬ减少 ＣＯ２ 冻堵的问题ꎮ 同

时ꎬ提高了乙烷回收率ꎬ效率可超过 ９６％以上[４]ꎮ
在装置偏离设计工况下依然能够稳定运行ꎬ保证产

品的回收率ꎮ ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程如图 １ 所示ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—主冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ４—脱甲烷塔ꎻ
５—膨胀机组膨胀端ꎻ６—膨胀机组增压端ꎻ７—外输气压缩机ꎻ
８—空冷器ꎻ９—水冷器ꎻ①②③—节流阀ꎻⅠ—脱水后原料气ꎻ
Ⅱ—凝液ꎻⅢ—外输气ꎻⅣ—丙烷冷剂ꎻⅤ—高温液态丙烷ꎻ

Ⅵ—脱乙烷塔顶低温乙烷产品

图 １　 ＲＳＶ 乙烷回收工艺流程

１􀆰 ２　 ＳＲＣ 乙烷回收流程

美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司以精馏原理为基础ꎬ在 ＧＳＰ 的

基础上开发出了一种带压缩的强精馏的高效流程

(ｓｕｐｐｌｅｍｅｎｔａｌ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｃｏｍｐｒｅｓｓｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓꎬ
ＳＲＣ)ꎮ 该流程抽出了部分脱甲烷塔上部的气相成

分ꎬ通过压缩机增压后与脱甲烷塔顶外输气换热冷

凝并节流后进入脱甲烷塔顶部提供回流及冷量ꎮ 回

流的抽出气相成分还可对塔顶气进行精馏ꎬ减少乙

烷损失[５]ꎮ 特点是塔顶加上压缩机ꎬ最大限度减少

乙烷和较重组分从塔顶的损失ꎬ在保证乙烷回收率

高的同时ꎬ还能降低能耗[６]ꎮ ＳＲＣ 乙烷回收工艺流

程如图 ２ 所示ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—主冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ４—膨胀机组膨胀端ꎻ
５—脱甲烷塔ꎻ６—侧线压缩机ꎻ７—膨胀机组增压端ꎻ

８—外输气压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ①②③—节流阀ꎻ
Ⅰ—脱水后原料气ꎻⅡ—凝液ꎻⅢ—外输气ꎻⅣ—丙烷冷剂ꎻ

Ⅴ—高温液态丙烷ꎻⅥ—脱乙烷塔顶低温乙烷产品

图 ２　 ＳＲＣ 乙烷回收工艺流程

１􀆰 ３　 ＣＲＲ 乙烷回收流程

美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司为了提高乙烷收率ꎬ在 ＧＳＰ 流

程的基础上进行改进得到了冷干气回流流程( ｃｏｌｄ
ｒｅｓｉｄｕｅ ｒｅｆｌｕｘ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＣＲＲ)ꎮ 该流程在脱甲烷塔上

方增加一个压缩机ꎬ目的是将脱甲烷塔顶的部分干

气增压ꎬ与低温分离器分离出的部分气相换热冷凝ꎬ
节流闪蒸进入脱甲烷塔塔顶ꎮ 脱甲烷塔顶出来的部

分干气再次冷凝回流入塔[７]ꎮ 特点是原料气越贫ꎬ
乙烷回收率越高ꎬ可达到 ９９％[８]ꎮ 图 ３ 为 ＣＲＲ 乙烷

回收工艺流程ꎮ

１—预冷冷箱ꎻ２—主冷箱ꎻ３—低温分离器ꎻ４—膨胀机组膨胀端ꎻ
５—脱甲烷塔ꎻ６—侧线压缩机ꎻ７—膨胀机组增压端ꎻ

８—外输气压缩机ꎻ９—空冷器ꎻ１０—水冷器ꎻ①②③—节流阀ꎻ
Ⅰ—脱水后原料气ꎻⅡ—凝液ꎻⅢ—外输气ꎻⅣ—丙烷冷剂ꎻ

Ⅴ—高温液态丙烷ꎻⅥ—脱乙烷塔顶低温乙烷产品

图 ３　 ＣＲＲ 乙烷回收工艺流程

２　 能耗分析

本节主要是通过 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对 ＲＳＶ、
ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种乙烷回收流程进行模拟计算ꎮ 模拟

所选用的计算方程模型为 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程ꎬ熵
焓模型为 Ｌｅｅ－Ｋｅｓｌｅｒ 方程[９]ꎮ
２􀆰 １　 设计基础数据

以某油田中原料气为基础ꎬ原料气组成见表 １ꎮ
要求处理后的天然气质量满足 ＧＢ １７８２０—２０１８
«天然气» [１０] 中的规定ꎬ同时外输气的压力大于

６􀆰 ０ ＭＰａꎬ乙烷产品[１１] 和液化石油气满足相应的

标准ꎮ
表 １　 原料气组成

组分 Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４

ｍｏｌ％ １􀆰 ４３０１ ０􀆰 ９０３０ ８９􀆰 ２４１５ ６􀆰 ２９０３ １􀆰 ３９０１ ０􀆰 ２５３０

组分 ｎＣ４ ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６ Ｃ７ Ｃ８

ｍｏｌ％ ０􀆰 ２６７０ ０􀆰 ０７９０ ０􀆰 ０６１ ０􀆰 ０４６０ ０􀆰 ０３９ —

组分 Ｃ９ Ｃ１０ Ｃ＋
１１ Ｈ２Ｏ

ｍｏｌ％ — — — —

　 　 注:处理规模为 ７００ × １０４ ｍ３ / ｄꎬ进站压力为 ６􀆰 ６ ＭＰａꎬ温度

为 １３℃ꎮ
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２􀆰 ２　 主要参数对比及分析

本节主要的思路是通过对 ３ 种乙烷回收流程参

数优化后ꎬ对比多个参数的合理性ꎬ着重关注主冷

箱、压缩机的能耗以及丙烷制冷的能耗ꎮ 其中关键

参数包括了低温分离器温度、低温分离器的气相分

离比以及外输回流比等[１２]ꎮ 模拟的参数控制见

表 ２ꎬ模拟的主要参数对比结果见表 ３ꎮ
表 ２　 模拟参数控制

参数控制 数值 参数控制 数值

脱甲烷塔理论塔板数 / 块 ２５ 换热器最小换热温差 / ℃ ≥３

脱乙烷塔理论塔板数 / 块 ２４ 水冷器冷却温度 / ℃ ４０

外输压力 / ＭＰａ ６􀆰 ３ 空冷器冷却温度 / ℃ ５０

压缩机绝热效率 / ％ ７５ 乙烷回收率 / ％ ≥９５

膨胀机等熵效率 / ％ ７５ 　 　

表 ３　 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ 流程主要参数对比

工艺流程形式 ＲＳＶ ＳＲＣ ＣＲＲ

脱甲烷塔塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ８ ２􀆰 ９ ２􀆰 ９

脱乙烷塔塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ４ ２􀆰 ２ ２􀆰 ４

脱甲烷塔顶压缩机出口压力 / ＭＰａ — ５􀆰 ０ ５􀆰 ５

低温分离器温度 / ℃ －４７ －４５ －４３

低温分离器气相分流比∗ / ％ ２４􀆰 ８ ２１􀆰 ５ ３８􀆰 ０

外输气回流分流比∗ / ％ １２􀆰 ６ — —

丙烷制冷压缩功 / ｋＷ １０４４ １２６５ １１２３

脱甲烷塔顶压缩功 / ｋＷ — ３６７ ３９６

外输压缩功 / ｋＷ ７８４８ ６３５６ ６６５３

总压缩功 / ｋＷ ８８９２ ７９８８ ８１７２

乙烷收率 / ％ ９５ ９５ ９５

　 　 注:外输气回流分流比∗:外输气回流量与外输气总流量的百分

比ꎻ低温分离器气相分流比∗:低温分离器未进入膨胀机的流量与低

温分离器气相流量的百分比ꎮ

２􀆰 ３　 参数结果分析

模拟过程中 ＣＯ２ 的气液相冻堵裕量控制在 ５℃
以上[１３]ꎬ主冷箱夹点最小温差为 ３􀆰 ５ 以上ꎬ以耗能

最低作为标准来选出最佳的回收工艺ꎮ 其中对 ３ 种

流程主冷箱的对数平均温差(ＬＭＴＤ)与压缩功的关

系对比见图 ４ꎮ ＬＭＴＤ 越小ꎬ冷箱中冷热曲线的贴合

度更高ꎬ流程中能量的损失更少ꎻ各流程压缩功关系

对比见图 ５ꎮ
由图 ４ 可知ꎬ在相同的气质条件下ꎬ流程中主冷

箱 ＬＭＴＤ 的规律与丙烷制冷压缩功规律相反ꎬＬＭＴＤ

　 　 　 　 　 　 　

１—ＬＭＴＤ－主冷箱ꎻ２—丙烷制冷压缩功ꎻ３—总压缩功

图 ４　 ＬＭＴＤ 与压缩功的关系对比图

图 ５　 各流程压缩功对比图

越小ꎬ丙烷制冷的压缩功越大ꎮ ＳＲＣ 流程最小为

７􀆰 ０３ꎬ说明热力学过程的效率最好ꎬ故总压缩功最

小ꎮ 同时存在一定的裕量ꎬ保证了原料气气质波动

时带来的影响ꎻ其次是 ＣＲＲ 流程ꎬ冷热匹配效果一

般ꎻＲＳＶ 流程的冷热匹配效果最差ꎬ总压缩功最大ꎮ
由图 ５ 可知ꎬＲＳＶ 流程外输压缩功比 ＳＲＣ 和 ＣＲＲ
分别高了 １４９２、１ １９５ ｋＷꎮ 这是由于脱甲烷塔压力

低ꎬ导致了外输压缩功高ꎬ而外输压缩功占总压缩功

的占比超过了 ８０％ꎬ故总压缩功高ꎮ ＳＲＣ 流程通过

脱甲烷塔侧线压缩机与塔顶气换热ꎬ为脱甲烷塔塔

顶提供冷凝回流ꎬ同时升高了外输气温度ꎬ从而减小

了外输压缩功ꎮ ＣＲＲ 流程中部分干气被压缩机增

压后与低温分离器气相换热、回流ꎬ另一部分干气换

热升温ꎬ膨胀端输出端温度升高ꎬ从而较小了外输压

缩功ꎮ 其中 ＳＲＣ 膨胀机入口温度低于 ＣＲＲꎬ故 ＳＲＣ
的外输压缩功低于 ＣＲＲꎮ 综上ꎬ当乙烷回收率控制

为 ９５％ 时ꎬ ＳＲＣ 工艺的能耗最低ꎬ 总压缩功为

７ ９８８ ｋＷꎬ而 ＲＳＶ 与 ＣＲＲ 乙烷回收工艺的总压缩

功分别为 ８ ８９２、８ １７２ ｋＷꎮ ＳＲＣ 能耗比 ＲＳＶ 和

ＣＲＲ 能耗低 １０􀆰 １７％、２􀆰 ２５％ꎮ

３　 分析

传统分析凭借明显且高效的优点在石油、化
工、动力、冶金、建材及制冷空调等行业被广泛应用

在了工艺中[１４]ꎮ 在 Ｋｅｌｌｙ 等[１５] 提出的传统的能

􀅰０３２􀅰
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分析中ꎬ灰箱模型介于黑箱模型与白箱模型之间ꎬ克
服了黑箱模型分析过于简单与白箱模型过于烦琐的

缺点ꎬ因此灰箱模型被广泛使用ꎮ 本节采用灰箱模

型进行系统的分析ꎬ热力学模型中未发生化学反

应ꎬ所以忽略化学只考虑物理带来的影响ꎮ
３􀆰 １　 分析计算

物流的主要包括动能、势能、物理及化

学[１６－１７]ꎬ其中动能和势能太小ꎬ忽略不计ꎮ
本文中环境基准态条件环境压力为 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａꎬ
环境温度 Ｔ０ 为 ２９８􀆰 １５ Ｋ[１８]ꎮ 物流的总、物理

表达式分别为式(１)、式(２):
ｅｔｏｔ ＝ ｅｐｈｘ ＋ ｅｃｈｘ (１)

ｅｐｈｘ ＝ ｈ － ｈ０ － Ｔ０( ｓ － ｓ０) (２)

式中ꎬｈ 为物流实际情况的焓ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻｓ 为物流实际

情况的熵ꎬＪ / Ｋꎻｈ０ 为环境基准状态下的焓ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻ
ｓ０ 为环境基准态下的熵ꎬＪ / ＫꎻＴ０ 为环境基准态下的

温度ꎬＫꎮ
３􀆰 ２　 对比结果分析

根据上述分析模型ꎬ通过 ＨＹＳＹＳ 计算了主要

单元中各类设备损以及效率公式对 ＲＳＶ、ＳＲＣ、
ＣＲＲ ３ 种乙烷回收流程进行传统分析ꎮ 损对比

结果见表 ４ꎬ各流程各类设备损比例见图 ６ꎬ各流

程各类设备损见图 ７ꎮ
表 ４　 乙烷回收工艺损对比

设备 / 工艺流程

ＲＳＶ ＳＲＣ ＣＲＲ

损 /
ｋＷ

效

率 / ％
损 /
ｋＷ

效

率 / ％
损 /
ｋＷ

效

率 / ％

主冷箱 １８９６􀆰 １０ ７５􀆰 ４８ ６８６􀆰 ９９ ７５􀆰 １２ １８８５􀆰 ２４ ６３􀆰 １１

预冷冷箱 ８４􀆰 ６６ ８􀆰 ４４ — — — —

过冷冷箱 — — ４６６􀆰 ５５ ８７􀆰 １３ ７６２􀆰 ８７ ８５􀆰 ５１

膨胀机组膨胀端 ４９２􀆰 ５１ ７８􀆰 ４７ ４８８􀆰 ０７ ７８􀆰 ６７ ３９７􀆰 １２ ７８􀆰 ７８

膨胀机组增压端 ３１２９􀆰 ９８ ７４􀆰 ３３ ３１５０􀆰 ０５ ７５􀆰 ０３ ２５７７􀆰 ３９ ８０􀆰 ５２

外输气压缩机 １４０２３􀆰 ７８ ７８􀆰 ７０ １１３７５􀆰 ５６ ７８􀆰 ７９ １１９０５􀆰 ６１２ ７８􀆰 ９５

塔顶压缩机 — — ６０６􀆰 ４３ ６５􀆰 １１ ６５４􀆰 ４０ ６５􀆰 ３３

空冷器 ５８４􀆰 ４９ １２􀆰 ７７ ４１１􀆰 ３６ １９􀆰 ３２ ５０９􀆰 ８６ １８􀆰 ６７

换热器 ８０􀆰 ４４ ３７􀆰 ０５ ５５􀆰 ９９ ３２􀆰 ０３ ７４􀆰 ６０ ３５􀆰 １１

节流阀 １ １３９􀆰 ６６ ９７􀆰 ６２ ９１􀆰 ３９ ９８􀆰 ５４ ３６３􀆰 １１ ９７􀆰 ８１

节流阀 ２ ２５１􀆰 ６９ ９７􀆰 ６６ ２０５􀆰 ７０ ９７􀆰 ７９ １１６􀆰 ７３ ９８􀆰 ０３

节流阀 ３ ５７􀆰 ８０ ９４􀆰 ７０ ４１􀆰 ３７ ９４􀆰 ９１ ３２􀆰 ０２ ９４􀆰 ７９

脱甲烷塔 ４０９５６􀆰 ７７ ８９􀆰 ０２ ４０３９􀆰 ５３ ９０􀆰 １４ ５３８６􀆰 ２８ ７６􀆰 ６７

脱乙烷塔 ２６６􀆰 ４７ ９２􀆰 １２ ９９１􀆰 ８７ ７５􀆰 ９３ ９５０􀆰 ２９ ７６􀆰 ２８

系统总 ６１９６４􀆰 ３５ ６２􀆰 ５０ ２２６１０􀆰 ８６ ８５􀆰 ８９ ２５６１５􀆰 ５２ ８１􀆰 ６９

１—ＲＳＶꎻ２—ＳＲＣꎻ３—ＣＲＲ

图 ６　 各流程各类设备损比例

图 ７　 各流程各类设备损

通过上述分析可知:
(１)在整个乙烷回收工艺中ꎬ各设备的普遍

效率不算太高ꎮ ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 个流程的总损

分别为 ６１ ９６４􀆰 ３５、２２ ６１０􀆰 ８６、２５ ６１５􀆰 ５２ ｋＷꎬＳＲＣ 比

ＲＳＶ 和 ＣＲＲ 总损分别低 ６３􀆰 ５１％、１１􀆰 ７３％ꎮ ＲＳＶ、
ＳＲＣ、ＣＲＲ 的总效率分别为 ６２􀆰 ５０％、 ８５􀆰 ８９％、
８１􀆰 ６９％ꎮ ＳＲＣ 的损占总损的比例最小且效

率最高ꎮ
(２)在 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种流程中各个设备

损占比中ꎬ空冷器、换热器、节流阀损所占比例小

(<２％)ꎮ ＲＳＶ 流程塔器设备损最大(６６􀆰 ５３％)ꎬ塔
器损占比主要在于脱甲烷塔ꎬ损为 ４０ ９５６􀆰 ７７ ｋＷꎮ
原因是脱甲烷塔运行温度在－１００ ~ １０℃之间ꎬ所消

耗的冷量较多ꎬ同时脱甲烷塔的侧重沸器也会引起

更多的冷量损失ꎮ ＳＲＣ 在脱甲烷塔上部抽出了部

分气体ꎬ通过压缩机增压与脱甲烷塔塔顶外输气换

热ꎬ为脱甲烷塔塔顶提供了冷量ꎬ所以脱甲烷塔的

损下降较为明显ꎬ只有 ４ ０３９􀆰 ５３ ｋＷꎮ ＣＲＲ 通过在

脱甲烷塔塔顶增加了压缩机ꎬ将部分干气增压与低

温分离器出口部分气相换热冷凝回流ꎬ为脱甲烷塔

提供冷量ꎬ脱甲烷塔损下降为 ５ ３８６􀆰 ２８ ｋＷꎮ
(３)ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 个流程中压缩机的损

相近ꎬ分别为 １４ ０２３􀆰 ７８、１１ ９８１􀆰 ９９、１２ ５６０􀆰 ０１ ｋＷꎮ
原因是 ＳＲＣ 流程透平膨胀机膨胀端进料温度低于

ＲＳＶ、ＣＲＲꎬ故 ＳＲＣ 外输压缩机损较小ꎮ ＲＳＶ、
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ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种流程冷箱损占比分别为 ３􀆰 ２０％、
５􀆰 １０％、１０􀆰 ３４％ꎬ总损分别为 １ ９８０􀆰 ７６、１ １５３􀆰 ５４、
２ ６４８􀆰 １１ ｋＷꎮ 由此可看出 ＳＲＣ 冷箱损小ꎬ换热

过程不可逆性较低ꎬ对数平均温差为 ３ 个流程中最

低的 ７􀆰 ０３℃ꎬ使冷热物流的换热更加充分的结论

一致ꎮ

４　 经济分析

经济性的评价是衡量乙烷回收工艺是否合理一

项重要指标ꎬ在经济评估中主要包括资本支出以及

生产成本支出ꎮ 本节着重对生产成本进行分析计

算ꎬ根据参考标准[１９] 天然气热值为 ３１􀆰 ４ ＭＪ / ｍ３ꎬ价
格为 ２􀆰 ０２ 元 / ｍ３ꎮ 乙烷产品价格收益为 ４ ５６８ 元 / ｔꎬ
液化石油气价格收益为 ３ ８４９ 元 / ｔꎬ稳定轻烃价格收

益为 ４ ５１９ 元 / ｔꎮ 一年中装置的行时间为 ８ ０００ ｈꎬ
单位小时内所消耗 １ ｋＷ 的电功率需要价格为

１ 元[２０]ꎮ 通过对 ３ 种流程生产产品及能耗的计算ꎬ
生产成本结果表见 ５ꎮ

表 ５　 乙烷回收流程生产成本对比结果

工艺流程 ＲＳＶ ＳＲＣ ＣＲＲ

产品 外输气 / (１０４ ｍ３􀅰ａ－１) ２１３１７５􀆰 ６２ ２１３１７５􀆰 ６２ ２１２７４０􀆰 ７８

　 乙烷产品 / (１０４ ｔ􀅰ａ－１) １７􀆰 ９６ １７􀆰 ６７ １８􀆰 ０３

　 液化石油气 / (１０４ ｔ􀅰ａ－１) ８􀆰 ６１ ８􀆰 ８５ ８􀆰 ５３

　 稳定轻烃 / (１０４ ｔ􀅰ａ－１) １􀆰 ７５ １􀆰 ７５ １􀆰 ７５

　 年产品收益 / 万元 ５５３７０４􀆰 １６ ５５３３０５􀆰 ４０ ５５２８３７􀆰 ６４

能耗 热负荷 / ｋＷ ７７６１􀆰 ２６ ８０４５􀆰 ５５ ８６２２􀆰 ２９

　
热负荷耗费(折算气) /

　 万元

１４３８􀆰 ３６ １４９１􀆰 ０５ １５９７􀆰 ９３

　 电负荷 / ｋＷ ８８９１􀆰 ７０ ７９８８􀆰 ３６ ８１７１􀆰 ６３

　
电负荷耗费(折算电) /

　 万元

７１１３􀆰 ３６ ６３９０􀆰 ６９ ６５３７􀆰 ３０

年耗能费用 / 万元 　 ８５５１􀆰 ７２ 　 ７８８１􀆰 ７４ 　 ８１３５􀆰 ２３

年总收益 / 万元 ５４５１５２􀆰 ４４ ５４５４２３􀆰 ６７ ５４４７０２􀆰 ４１

在保证乙烷回收率大于 ９５％条件下ꎬ对 ＲＳＶ、
ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种流程生产成本的分析计算可知ꎬＳＲＣ
流程所需要的年耗能费用为 ７ ８８１􀆰 ７４ 万元 / ａꎬ是 ３
个流程中最低ꎻ其次是 ＣＲＲ 流程 ８ １３５􀆰 ２３ 万元 / ａꎬ
ＲＳＶ 流程为 ８ ５５１􀆰 ７２ 万元 / ａꎮ ＳＲＣ 相比于 ＲＳＶ、
ＣＲＲ 年损耗费用分别降低了 １０􀆰 １６％、２􀆰 ２４％ꎮ ＳＲＣ
总收益最好为 ５４５ ４２３􀆰 ６７ 万元 / ａꎬ相比 ＲＳＶ、ＣＲＲ
多了 ４􀆰 ９８％、１３􀆰 ２４％ꎮ 因此ꎬ从工艺生产成本的角

度来讲ꎬ在中高压贫气气质条件下ꎬ选用 ＳＲＣ 流程

经济效益最好ꎮ

５　 结论

原料气采用某油田的中高压贫气气质ꎬ使用

Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种乙烷回收

工艺流程进行模拟分析ꎮ 结论如下ꎮ
(１)能耗分析结果表明ꎬＳＲＣ 乙烷回收工艺能

耗最低ꎬ总压缩功为 ７ ９８８ ｋＷꎬ能耗比 ＲＳＶ 和 ＣＲＲ
能耗低 １０􀆰 １７％、２􀆰 ２５％ꎮ

(２)对 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ 主体工艺进行热力学分

析结果表明ꎬＳＲＣ损最小ꎬ为 ２２ ６１０􀆰 ８６ ｋＷꎬ在总

体损上比 ＲＳＶ 和 ＣＲＲ 低 ６３􀆰 ５１％、１１􀆰 ７３％ꎮ ＳＲＣ
效率最高ꎬ为 ８５􀆰 ８９％ꎬ其次是 ＣＲＲ 效率为

８１􀆰 ６９％ꎬＲＳＶ 为最低的 ６２􀆰 ５０％ꎮ
(３)通过对 ＲＳＶ、ＳＲＣ、ＣＲＲ ３ 种流程电耗能和

热负荷耗费生产成本分析结果表明ꎬＳＲＣ 年耗能费

用最 低 为 ７ ８８１􀆰 ７４ 万 元 / ａꎬ 总 收 益 最 好 为

５４５ ４２３􀆰 ６７ 万 元 / ａꎬ 相 比 ＲＳＶ、 ＣＲＲ 多 ４􀆰 ９８％、
１３􀆰 ２４％ꎮ 从经济效益上ꎬ推荐采用 ＳＲＣ 流程ꎮ
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营成本估计为每年总资本成本的 １０％ꎬ折现率假设

为 １０％ꎮ 处理医疗废物和动物废物的价格分别为

３ ０００、６６􀆰 ８６ 元 / ｔꎬ废渣的售卖价格为 ３５４􀆰 ７４ 元 / ｔꎮ
来自医疗废物和动物废物处理的年收入分别为

６ ２２０􀆰 ８０ 万元和 ２ １７４􀆰 ９３ 万元ꎬ炉渣销售的年收入

为 １３􀆰 ９１ 万元ꎮ 此外氢气售卖每年带来 １３ ６１８􀆰 ９４
万元的收入ꎮ 通过计算得知该系统可以在 ３􀆰 ２５ ａ
内收回初始成本ꎬ新方案的净现值预计在 ２５ ａ 的使

用寿命内达到 ８０ ７５２􀆰 ４８ 万元ꎮ 它证实了该提案的

经济可行性ꎬ并在短期内提供可观的货币回报ꎮ

５　 结论

本研究设计了一种利用医疗废物和沼气的零碳

制氢系统ꎬ实现了生产清洁能源氢气的目标ꎬ并且将

氢气作为能源储存媒介的技术ꎮ 该创新系统有效处

理大量废物制取氢气并且实现零碳排放ꎮ 基于仿真

系统模型ꎬ对混合系统进行了热力学和经济性评价ꎬ
得出的主要结论如下ꎮ

(１)该方案解决了医疗废物和动物废物分离处

理带来的能量损失和散热问题ꎬ各子系统紧密耦合ꎬ
新概念的总效率达到 ６３􀆰 ２０％ꎮ 从热力学角度表

明ꎬ新概念是相当可行和有效的ꎮ
(２)该系统的损失为 ２０􀆰 ３０ ＭＷꎬ总效率为

５９􀆰 １５％ꎮ 根据对各子系统的详细分析ꎬ沼气自热重

整引起的损失的最大组成部分约为 ８􀆰 ５２ ＭＷꎮ
分析的结果有助于进一步优化新系统的设计ꎮ

(３)从经济分析中可以看出ꎬ该系统可以在

３􀆰 ２５ ａ 收回初始成本ꎬ新方案的净现值预计在 ２５ ａ
的使用寿命内达到 ８０７ ５２４􀆰 ８４ 元ꎮ 证实了该方案

的经济可行性ꎬ并在短期内提供了可观的收益回报ꎮ
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