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联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺
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摘要:为了降低单一工艺中提氦的能量消耗及设备成本、使氮气循环膨胀制冷提供的冷量得到更加充分的利用ꎬ将自产冷

剂制冷＋膨胀制冷＋冷箱集成换热的直接换热(ＤＨＸ)轻烃回收工艺与天然气低温提氦工艺相结合ꎬ设计出一种可以同时生产

Ｃ３＋、粗氦以及 ＬＮＧ 的联产工艺ꎮ 通过对关键参数影响因素分析ꎬ确定了膨胀机出口的压力为 １􀆰 ２ ＭＰａ、ＤＨＸ 塔顶回流温度为

－７０℃、一级提氦塔进料温度为－５０℃、压缩泵出口压力为 ５ ＭＰａ、低温分离器进料温度为 ３５℃、制冷剂流量为 ４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ 模

拟计算得出ꎬ联产工艺 Ｃ３＋回收率为 ７８􀆰 ９５％、粗氦回收率为 ９３􀆰 ７７％、粗氦浓度为 ６０􀆰 ４３％、ＬＮＧ 产量为 ６６３􀆰 ８４ ｋｍｏｌ / ｈꎮ 联产工

艺与单一工艺相比总压缩机能耗降低了 １２􀆰 ９５％、单位综合能耗降低 １４􀆰 １０％ꎮ 研究表明ꎬ联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺在能

耗和投资成本方面具有较大优势ꎬ具有一定的经济价值ꎮ
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(１９９９－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎬ研究方向为天然气处理工艺ꎬ通讯联系人ꎬ１０７５１１５１５７＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 氦气在医疗、电子、半导体、气象、科研等领域有

广泛应用ꎬ在我国存在较大的需求ꎮ 然而ꎬ氦气的全

球供应相对有限ꎬ主要由少数国家生产ꎬ因此全球氦

气市场一直备受关注ꎮ 我国的氦气生产主要依靠深

冷法 从 天 然 气 里 提 炼[１]ꎬ 国 内 氦 气 资 源 量 约

１１×１０８ ｍ３ꎬ仅占全世界的 ２􀆰 １％[２]ꎬ有 ９５％的氦气

需要依赖进口ꎬ自给自足仍然面临巨大挑战[３]ꎮ
由于单一提氦方法存在耗能大、提氦效率低以

􀅰９３２􀅰
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及生产成本高等问题ꎬ因此通常将各提氦技术联合ꎬ
利用各技术特点ꎬ以提高氦气生产的经济性ꎮ 肖荣

鸽等[４]建立了联产 ＬＮＧ 天然气低温提氦工艺ꎬ该工

艺有效提高氦气回收率和纯度ꎬ降低了能耗和投资

成本ꎮ 荣杨佳等[５] 研究了天然气轻烃回收与提氦

联产工艺ꎬ提出了自产冷剂制冷＋膨胀制冷＋冷箱集

成换热的直接换热－闪蒸提氦联产工艺ꎮ 张亮亮

等[６]提出了一种与液化天然气产业联产氦气的新

方法ꎬ该方法有望使国内不具备工业提取价值的氦

资源重新得到利用ꎮ 周军等[７] 将乙烷回收工艺与

深冷－膜分离提氦工艺相结合ꎬ得到联产乙烷的天

然气深冷－膜分离提氦技术ꎮ 由于多技术组合方法

更适合我国国情ꎬ因此将各种提氦方法联合ꎬ并尽可

能地考虑多产品的联产ꎬ可在很大程度上降低能耗

和设备投资费用[８]ꎮ
本研究将 ＤＨＸ 轻烃回收工艺与天然气低温提

氦工艺相结合ꎬ建立了联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工

艺ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件ꎬ对上述工艺进行模拟ꎬ
通过经济性分析验证设计的可行性ꎮ

１　 单一流程描述及模拟

将某天然气处理厂净化后的天然气作为联产工

艺的原料气ꎬ处理后的天然气组成如表 １ 所示ꎬ原料

气压力为 ６􀆰 ０ ＭＰａꎬ 温度为 ２０℃ꎬ 处 理 规 模 为

５×１０５ ｍ３ / ｄꎬ其中氦气体积分数为 ０􀆰 ２１％ꎮ
表 １　 净化后的原料气参数表 ％

组分 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４ ｎＣ４

体积分数 ７９􀆰 ５５ ２􀆰 ９４ ４􀆰 ５１ １􀆰 ２５ ２􀆰 ４０

组分 ｉＣ５ ｎＣ５ ｎＣ６ Ｎ２ Ｈｅ

体积分数 ０􀆰 ９３ ０􀆰 ８５ １􀆰 ００ ６􀆰 ３６ ０􀆰 ２１

１􀆰 １　 ＤＨＸ 轻烃回收流程及模拟

现有 ＬＮＧ 轻烃回收工艺的相关研究主要是针

对如何分离天然气当中的甲烷和乙烷ꎬ以及从分

析角度研究系统的能量问题[９]ꎮ 考虑到 ＤＨＸ 工艺

具有较高的轻烃回收率且工艺装置灵活适应性更

强[１０]ꎬ本文中采用 ＤＨＸ 轻烃回收工艺并对其模拟ꎬ
如图 １ 所示ꎬ模拟结果如表 ２ 和表 ３ 所示ꎮ

原料天然气经换热器冷却至－１０℃ꎮ 进入低温

分离器进行气液分离后ꎬ一股从顶部排出ꎬ另外一股

从低温分离器底部排出ꎬ与重接触塔底部排出的液

体共同进入脱乙烷塔ꎻ塔顶排出的气体与脱乙烷塔

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 ＤＨＸ 轻烃回收工艺流程模拟图

表 ２　 主要流股数据

流股
温度 /

℃

压力 /

ＭＰａ

摩尔流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

Ｃ１ /

％

Ｃ２ /

％

Ｃ３＋ /

％

１ ６３􀆰 ００ １􀆰 ９５ ８８􀆰 ９９ ３􀆰 ５２ ５􀆰 １７ ９１􀆰 ３１

９ １５􀆰 ００ ２􀆰 ０９ １００􀆰 ８０ ３４􀆰 ００ ５􀆰 ０３ ５９􀆰 ９９

１０ －５６􀆰 ８４ １􀆰 ９０ ７８３􀆰 ８０ ８５􀆰 ４１ ２􀆰 ６７ ４􀆰 ６４

１２ －５６􀆰 ５１ １􀆰 ７６ ７９５􀆰 ６０ ８８􀆰 ０５ ２􀆰 ６９ ９􀆰 ２６

１４ －５７􀆰 ４９ ２􀆰 １０ ３２􀆰 ３１ ２０􀆰 ８５ ７􀆰 ９７ ７０􀆰 ８６

１７ －５０􀆰 ００ １􀆰 ８９ ４４􀆰 １５ ８５􀆰 ８０ ６􀆰 ９２ ４􀆰 ８０

２０ １１􀆰 ７３ １􀆰 ３０ ６４􀆰 ５７ ４􀆰 ８５ ７􀆰 １２ ８８􀆰 ０３

２１ １４０􀆰 ００ １􀆰 ４１ ２４􀆰 ４２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １００􀆰 ００

表 ３　 ＤＨＸ 轻烃回收工艺模拟结果

工艺
Ｃ３＋回收率 /

％

总压缩机

能耗 / ｋＷ

装置综合

能耗 / ｋＷ

ＤＨＸ 轻烃回收工艺 ８７􀆰 ０９ ２７􀆰 ２６ ４４１７􀆰 ０

塔顶气体共同进入重接触塔ꎬ重接触塔塔顶排出的

气体经 ２ 次换热后外输ꎻ从液化气塔塔底部排出液

体ꎬ经过稳定处理后得到轻烃ꎬ从顶部排出的气体精

馏后得到液化石油气外输ꎮ
１􀆰 ２　 天然气低温提氦流程及模拟

天然气低温提氦流程将传统天然气液化工

艺[１１]和天然气提氦工艺[１２] 集成ꎬ使得氮气循环膨

胀提供的冷能可以得到充分利用ꎬ减少了设备投资

和资源浪费ꎬ并且大幅提高了氦气浓度ꎬ有利于降低

后续生产精氦所需要的能耗[１３]ꎮ
采用混合冷剂制冷和氮气循环制冷工艺为流程

提供冷量ꎬ通过换热器、一级提氦塔和二级提氦塔对

原料天然气中的氦气进行浓缩ꎬ使得气相物料中氦

气浓度升高ꎬ并且通过低温分离器生产 ＬＮＧꎬ工艺

模拟如图 ２ 所示ꎬ模拟结果如表 ４、表 ５ 所示ꎮ
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图 ２　 天然气低温提氦工艺模拟图

表 ４　 主要流股数据

流股
温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

摩尔流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

Ｃ１ /

％

Ｃ２ /

％

Ｈｅ /
％

１ －１２０􀆰 ００ ５􀆰 ９７ ８８４􀆰 ６００ ５８􀆰 ８３ ４􀆰 ０８ ０􀆰 ０４
９ －１５１􀆰 ００ １􀆰 ９２ ７６􀆰 ４７０ ３２􀆰 ８０ ０􀆰 ００ ２􀆰 ４３
１０ －１５６􀆰 ２０ ０􀆰 １５ ８０８􀆰 １００ ６２􀆰 ６０ ４􀆰 ５０ ０􀆰 ００
１２ －１５６􀆰 ２０ ０􀆰 １５ ７６５􀆰 １００ ６１􀆰 ６５ ４􀆰 ７０ ０􀆰 ００
１４ －１５２􀆰 ００ １􀆰 ９２ ７３􀆰 ２５０ ２３􀆰 ０１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０３

粗氦 １５􀆰 ００ １􀆰 ８８ ３􀆰 ２１４ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ００ ５３􀆰 ３１
２２ ２０􀆰 ００ ６􀆰 ９９ ６０００􀆰 ０００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００
３０ １９􀆰 ７７ ０􀆰 ５０ ６０００􀆰 ０００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

表 ５　 天然气低温提氦工艺模拟结果

工艺
粗氦浓

度 / ％
粗氦回

收率 / ％

ＬＮＧ 产量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

总压缩机

能耗 / ｋＷ
装置综合

能耗 / ｋＷ

天然气低温

　 提氦工艺

５３􀆰 ３１ ９２􀆰 ２１ ７６５􀆰 ０９ １７１８５􀆰 ７８ ３８８８８􀆰 ９２

２　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺流程设计
及模拟

２􀆰 １　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺流程设计

联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺流程包括轻烃

回收、天然气提氦、天然气液化以及氮气循环膨胀制

冷 ４ 个模块ꎮ 工艺流程如图 ３ 所示ꎬ原料气经过换

热后在分离器中分为气液两相ꎬ液相在冷箱中升温

后直接进入脱乙烷塔 Ｔ－１０２ 参与分离 Ｃ１、Ｃ２ꎬ气相

经过 ＤＨＸ 塔 Ｔ－１０１ 与脱乙烷塔 Ｔ－１０２ 塔顶回流罐

Ｖ－１０２ 分离的气体一同换热后脱出部分 Ｃ１、Ｃ２ꎬ脱
乙烷塔 Ｔ－１０２ 塔底液相通入脱丁烷塔 Ｔ－１０３ 进一

步分离ꎬ得到稳定的轻烃和液化气ꎮ ＤＨＸ 塔 Ｔ－１０１
塔顶气体经过换热器 ＬＮＧ－１０２ 后进入一级提氦塔

Ｔ－１０４ꎬ塔顶的富氦气体流入二级提氦塔 Ｔ－１０５ 进
　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺流程
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一步提高氦气浓度ꎬ并通过多级换热得到粗氦产品ꎬ
塔底液相通过换热器 ＬＮＧ－１０２ 利用低温分离器得

到 ＬＮＧ 产品ꎮ
２􀆰 ２　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺流程模拟

使用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 对联产工艺进行模拟ꎬＰＲ
方程在气液两相流计算当中拥有较高精度ꎬ因此采

用 ＰＲ 方程作为物性计算方法ꎮ 联产轻烃回收与

ＬＮＧ 提氦工艺参数如表 ６ 所示ꎬ工艺模拟如图 ４
所示ꎮ

表 ６　 参数设定表

设备 参数 数值 设备 参数 数值

Ｖ－１０１ 操作温度 / ℃ ０ Ｔ－１０４ 塔板数 / 个 １０
Ｖ－１０１ 操作压力 / ＭＰａ ５􀆰 ９９ Ｔ－１０４ 操作压力 / ＭＰａ ３􀆰 ８
Ｔ－１０１ 塔板数 / 个 １０ Ｔ－１０４ 操作温度 / ℃ －３５
Ｔ－１０１ 操作压力 / ＭＰａ ３􀆰 ９ Ｔ－１０５ 塔板数 / 个 １０
Ｔ－１０２ 塔板数 / 个 １０ Ｔ－１０５ 操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 ９５
Ｔ－１０２ 操作压力 / ＭＰａ ３􀆰 ９９ Ｋ－１０２ 出口压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２５
Ｔ－１０３ 塔板数 / 个 １０ Ｋ－１０５ 出口压力 / ＭＰａ ８􀆰 ３
Ｔ－１０３ 操作压力 / ＭＰａ ２􀆰 ９ Ｖ－１００ 操作温度 / ℃ －１６０􀆰 ２
Ｋ－１００ 出口压力 / ＭＰａ １􀆰 ２ Ｖ－１００ 操作压力 / ＭＰａ ０􀆰 １１

Ｋ－１０３、Ｋ－１０４、Ｋ－１０５—压缩机ꎻＫ－１００、Ｋ－１０１、Ｋ－１０２—膨胀机ꎻＥ－１００、Ｅ－１０１、Ｅ－１０２—冷却器ꎻＶＬＶ－１００、ＶＬＶ－１０１、ＶＬＶ－

１０２、ＶＬＶ－１０３、ＶＬＶ－１０４—节流阀ꎻＬＮＧ－１００、ＬＮＧ－１０１、ＬＮＧ－１０２—换热器ꎻＴ－１０４—一级提氦塔ꎻＴ－１０５—二级提氦塔ꎻＶ－

１００—闪蒸罐ꎻＶ－１０１ 表示低温分离器ꎻＴ－１０１ 表示重接触塔ꎻＴ－１０２ 表示脱乙烷塔ꎻＴ－１０３ 表示脱丁烷塔ꎻＶ－１０２、Ｖ－１０３ 表示

　 　 　 　 　 回流罐ꎻＡＣ－１００ 表示放空器ꎻＴＥＥ－１００ 表示三通ꎻＰ－１００ 表示泵

图 ４　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺模拟图

２􀆰 ３　 模拟结果

关键流股数据如表 ７ 所示ꎬ主要设备能耗如

表 ８ 所示ꎮ
表 ７　 主要物流数据

流股
温度 /
℃

压力 /
ＭＰａ

流量 /
(ｋｍｏｌ􀅰

ｈ－１)

Ｃ１ /

％

Ｃ２ /

％

Ｃ３＋ /

％

Ｎ２ /

％

Ｈｅ /
％

Ｇ１ 　 ２０􀆰 ００ ６􀆰 ００ ８８４􀆰 ６００ ７９􀆰 ５５ ２􀆰 ９４ １０􀆰 ９４ 　 ６􀆰 ３６ ０􀆰 ２１

５ －６１􀆰 ０７ １􀆰 ２０ ８０３􀆰 ８００ ８４􀆰 ４１ ２􀆰 ７８ ５􀆰 ６７ ６􀆰 ９１ ０􀆰 ２３

６ ０􀆰 ００ ３􀆰 ９９ ８０􀆰 ８３０ ３１􀆰 ２３ ４􀆰 ５４ ６３􀆰 ３０ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ０２

８ １５４􀆰 ７０ ３􀆰 ９９ ７７􀆰 ７８０ ０􀆰 ２０ １􀆰 ５７ ９８􀆰 ２３ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

２０ １８０􀆰 ００ ３􀆰 ００ ２５􀆰 １３０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０２ ９９􀆰 ９８ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

２２ ２０􀆰 ００ ２􀆰 ９０ ７７􀆰 ６５０ ０􀆰 ２９ ２􀆰 ３１ ９７􀆰 ４０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

２５ ２０􀆰 ００ ２􀆰 ９０ ５２􀆰 ６５０ ０􀆰 ２９ ２􀆰 ３１ ９７􀆰 ４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００

２９ －３５􀆰 ００ ３􀆰 ８７ ７８４􀆰 １００ ８７􀆰 ４０ ２􀆰 ６９ ２􀆰 ５４ ７􀆰 １３ ０􀆰 ２４

５１ －１６０􀆰 ２０ ０􀆰 １１ ６６３􀆰 ８４０ ９３􀆰 ７３ ３􀆰 ００ ２􀆰 ４１ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ００

３３ －１６７􀆰 ３０ １􀆰 ００ ６７􀆰 ３４０ １７􀆰 １７ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ８０􀆰 ０８ ２􀆰 ７５

３８ ５􀆰 ００ ０􀆰 ９２ ２􀆰 ８８１ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ３９􀆰 ５７ ６０􀆰 ４３

３７ －２８􀆰 ８６ ０􀆰 ２２ ４０００􀆰 ０００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １００􀆰 ００ ０􀆰 ００

Ｎ２ ２０􀆰 ００ ８􀆰 ４０ ４０００􀆰 ０００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ １００􀆰 ００ ０􀆰 ００

表 ８　 主要设备能耗 ｋＷ
设备 能耗 设备 能耗

膨胀机 Ｋ－１００ ４３４􀆰 ５０ 压缩机 Ｋ－１０５ ２９４１􀆰 ４６
膨胀机 Ｋ－１０１ ５７７􀆰 ９９ 冷却器 Ｅ－１００ ７８２８􀆰 ８０
膨胀机 Ｋ－１０２ １８７９􀆰 ８２ 脱乙烷塔 Ｔ－１０２ ９７１􀆰 ３７
压缩机 Ｋ－１０３ ９２５９􀆰 ３７ 脱丁烷塔 Ｔ－１０３ ２５５􀆰 ３９
压缩机 Ｋ－１０４ ２７８３􀆰 ０７ 一级提氦塔 Ｔ－１０４ ３８４７􀆰 ４７

２􀆰 ４　 联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺与单一工艺

的比较

与单一流程相比ꎬ联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工

艺具有以下优势:①将工艺流程整合ꎬ实现多种产品

的回收ꎬ在提取 Ｃ３＋和粗氦的同时ꎬ一级提氦塔塔底

液相还可以进一步液化生成 ＬＮＧꎮ ②换热一体化ꎬ
将氮气循环膨胀制冷的预冷换热器与流程中的独立

冷箱合理组合ꎬ形成多股换热器ꎬ使生产出的氦气冷

量得到充分回收利用ꎬ达到了节约能量的目的ꎬ一定

程度上降低了设备的热负荷ꎮ
将上述联产工艺的模拟结果与单一工艺进行对

比ꎬ如表 ９ 所示ꎬ在总压缩机能耗以及综合能耗方

面ꎬ联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺较单一工艺总压
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缩机能耗下降 １２􀆰 ９５％ꎬ综合能耗降低 １４􀆰 １０％ꎬ节
能效果明显ꎮ

表 ９　 工艺模拟结果对比表

工艺
ＤＨＸ 轻烃

回收工艺

天然气低温

提氦工艺

联产轻烃回收与

ＬＮＧ 提氦工艺

粗氦浓度 / ％ ０ 　 ５３􀆰 ３１ 　 ６０􀆰 ４３

粗氦回收率 / ％ ０ ９２􀆰 ２１ ９３􀆰 ７７
Ｃ３＋回收率 / ％ ８７􀆰 ０９ ０ ７８􀆰 ９５

ＬＮＧ 产量 / (ｋｍｏｌ / ｈ) ０ ７６５􀆰 ０９ ６６３􀆰 ８４

总压缩机能耗 / ｋＷ ２７􀆰 ２６ １７１８５􀆰 ７８ １４９８３􀆰 ９０

装置综合能耗 / ｋＷ ４４１７􀆰 ００ ３８８８８􀆰 ９２ ３７００１􀆰 ９５

３　 关键参数分析

联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺涉及诸多设备ꎮ
因此ꎬ利用膨胀机出口压力、ＤＨＸ 塔顶液相回流温

度、一级提氦塔进料温度、氮气制冷剂高压以及流量

等关键参数ꎬ对 Ｃ３＋回收率、粗氦回收率、ＬＮＧ 回收

率及总能耗的影响进行分析[１４]ꎮ
３􀆰 １　 膨胀机出口压力的影响

重接触塔(ＤＨＸ 塔)在实际生产过程中塔板数和

物料进口位置不能实时更改ꎬ重接触塔压力与膨胀机

膨胀端出口压力持平ꎬ所以在生产过程中往往通过调

整膨胀端出口压力来对重接触塔压力进行调整[１５]ꎮ
膨胀端 Ｋ － １００ 出口压力由 １ １５０ ｋＰａ 升至

１ ３００ ｋＰａ 的过程中ꎬＣ３＋的回收率从 ７９􀆰 １２％降到了

７８􀆰 ６４％ꎬ总能耗从 ３７ １２０ ｋＰａ 降到了 ３６ ８１０ ｋＰａꎬ
粗氦和 ＬＮＧ 的回收率基本不变ꎬ如图 ５ 所示ꎮ 虽然

压力增加会对产品液化产生有利影响ꎬ但因膨胀机

膨胀端出口压力增加而导致的重接触塔温度升高对

产品液化的有利影响要远远小于压力增加的不利影

响ꎬ因此 Ｃ３ ＋回收率与重接触塔压力会呈现负相

关[１６]ꎬ根据图 ５ 确定膨胀机出口压力 １􀆰 ２ ＭＰａꎮ

１—Ｈｅꎻ２—Ｃ３＋ꎻ３—ＬＮＧꎻ４—能耗

图 ５　 膨胀机出口压力对不同产品回收率及

总能耗的影响

３􀆰 ２　 ＤＨＸ 塔顶液相回流温度的影响

ＤＨＸ 塔是轻烃回收的关键设备ꎬ塔顶的回流液

烃直接与原料气换热ꎬ回流温度会直接影响 ＤＨＸ 塔

的吸收效果ꎬ从而影响 Ｃ３＋回收率[１７]ꎮ 回流温度从

－７０℃升至－３０℃的过程中ꎬＣ３＋的回收率从 ７９􀆰 １７％
缓慢降至 ７８􀆰 ７１％ꎬ总能耗从 ３７ １０３􀆰 ６ ｋＰａ 降至

３６ ８８９􀆰 ８ ｋＰａꎬ如图 ６ 所示ꎮ 过高的温度会减少

ＤＨＸ 塔底液相中轻烃组分ꎬ从而使得 Ｃ３＋的回收率

及 ＤＨＸ 塔底再沸器功率降低ꎬ根据图 ６ 确定 ＤＨＸ
塔顶回流温度为－７０℃ꎮ

１—Ｈｅꎻ２—Ｃ３＋ꎻ３—ＬＮＧꎻ４—总能耗

图 ６　 ＤＨＸ 塔顶回流温度对不同产品回收率及

总能耗的影响

３􀆰 ３　 一级提氦塔进料温度的影响

控制一级提氦塔 Ｔ－１０４ 进料温度范围－ ７０ ~
－２５℃ꎬ粗氦的回收率从 ９４􀆰 ７３％降至 ９３􀆰 ５２％ꎬ同时

总能耗也从 ３８ ４８３􀆰 ２ ｋＷ 下降到 ３６ ７０１􀆰 ２ ｋＷꎬＬＮＧ
和 Ｃ３＋的回收率基本保持不变ꎬ如图 ７ 所示ꎮ 当进

料温度升高时ꎬ一级提氦塔塔底再沸器为了使多余

气体回流ꎬ塔内所提供的热量减少ꎬ导致塔底再沸器

的能耗随之下降ꎮ 根据图 ７ 确定一级提氦塔进料温

度为－５０℃ꎮ

１—Ｈｅꎻ２—Ｃ３＋ꎻ３—ＬＮＧꎻ４—总能耗

图 ７　 一级提氦塔进料温度对不同产品回收率及

总能耗和影响

３􀆰 ４　 压缩泵出口压力的影响

如图 ８ 所示ꎬ随着泵 Ｐ －１００ 出口压力的升高ꎬ
Ｃ３＋的回收率略微增加ꎬＬＮＧ 和粗氦的回收率基本

保持不变ꎬ而总能耗仅增长 ７０ ｋＷꎬ并且在压力到达

５ ０００ ｋＰａ 时增速变缓ꎮ 根据图 ８ 确定泵对总流程

影响甚微ꎬ确定其压力为 ５􀆰 ０ ＭＰａꎮ

􀅰３４２􀅰
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１—Ｈｅꎻ２—Ｃ３＋ꎻ３—ＬＮＧꎻ４—总能耗

图 ８　 压缩泵出口压力对不同产品回收率及

总能耗影响图

３􀆰 ５　 低温分离器进料温度的影响

控制低温分离器 Ｖ－１０２ 进料温度范围－３０ ~
７０℃ꎬ３ 种产品的回收率呈现增长趋势ꎬＣ３ ＋的回收

率从 ７８􀆰 ８３％增至 ８５􀆰 ４７％ꎬ流程总能耗先减后增ꎬ
并在 ３５℃时出现转折点ꎬ如图 ９ 所示ꎮ 为了达到产

品回收率更高及节能目的ꎬ确定低温分离器进料温

度为 ３５℃ꎮ

１—Ｈｅꎻ２—Ｃ３＋ꎻ３—ＬＮＧꎻ４—总能耗

图 ９　 压缩泵出口压力对不同产品回收率及

总能耗的影响

３􀆰 ６　 氮气制冷剂流量对能耗的影响

本流程的冷量主要由氮气循环膨胀提供ꎬ氮气

流量大小和压力会直接影响工艺流程的总能耗ꎮ 设

置氮气制冷剂流量由 ３ ５００ ｋｍｏｌ / ｈ 升高到 ６ ０００
ｋｍｏｌ / ｈꎬ随着流量增大ꎬ膨胀机和压缩机需要更大的

输出功率ꎬ因而流程总能耗与制冷剂流量呈现正比

例线性关系增长ꎬ如图 １０ 所示ꎮ 在满足制冷要求的

前提下确定制冷剂流量为 ４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ

图 １０　 氮气制冷剂流量对总能耗的影响

４　 结论

将 ＤＨＸ 轻烃回收工艺和天然气低温提氦工艺

集成ꎬ设计出同时生产 Ｃ３ ＋、粗氦以及 ＬＮＧ 的联产

工艺ꎬ即联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提氦工艺ꎮ 利用

Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对上述工艺模拟后得出如下结论ꎮ
(１)与单一工艺相比ꎬ联产轻烃回收与 ＬＮＧ 提

氦工艺具有更加明显的节能优势ꎬ总压缩能耗较单

一工艺下降 １２􀆰 ９５％ꎬ综合能耗降低 １４􀆰 １０％ꎮ 产品

中 Ｃ３＋的回收率达到 ７８􀆰 ９５％ꎬ粗氦的回收率和浓度

分别达到 ９３􀆰 ７７％、６０􀆰 ４３％ꎬＬＮＧ 产量 ６６３􀆰 ８４ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
具有一定应用价值ꎮ

(２)通过对关键参数的影响分析ꎬ提出了设备

参数的相对优化值ꎮ 为了保证较高的产品回收率ꎬ
以最低能耗为目标确定膨胀机出口的压力 １􀆰 ２ ＭＰａꎬ
ＤＨＸ 塔顶回流温度－７０℃ꎬ一级提氦塔进料温度－
５０℃ꎬ压缩泵出口压力 ５ ＭＰａꎬ低温分离器进料温度

３５℃ꎬ制冷剂流量 ４ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
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