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摘要:为解决现有的乙烷回收工艺系统中深度制冷的外部冷源供应问题ꎬ同时有效地回收利用 ＬＮＧ 气化工程中释放的高

品位冷能ꎬ设计了一种耦合 ＬＮＧ 冷能进行乙烷回收的新工艺系统(以下简称新工艺)ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件进行新工艺建

模ꎬ选取 ３ 组不同气质的富气ꎬ采用单因素敏感性分析法筛选出新工艺系统的最佳 ＬＮＧ 流量分别为 ８􀆰 ０５×１０４、８􀆰 ５３×１０４、９􀆰 １５×
１０４ ｋｇ / ｈꎬ脱甲烷塔压力的最优值区间为 ２􀆰 ２~２􀆰 ３ ＭＰａꎮ 并对乙烷回收新工艺和 ＲＳＶ 工艺进行对比分析ꎬ结果表明ꎬ保证乙烷

收率不低于 ９５％ꎬ乙烷回收新工艺比常规 ＲＳＶ 工艺的总压缩功率及综合能耗大幅度下降ꎬ且气质越富ꎬ新工艺的节能效果越

明显ꎮ
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　 　 乙烷是裂解制乙烯的重要原料ꎬ我国已成为仅

次于美国的全球第二大乙烯生产国和消费国ꎬ对于

乙烯的需求还在继续增长[１－２]ꎮ 富气天然气中含有

较高含量的乙烷及以上的重烃组分ꎬ从富气天然气

中分离回收乙烷、ＬＰＧ 及稳定轻烃产品是一种提高

天然气资源经济效益的重要途经ꎬ同时又为国内裂

解制乙烯提供了原料乙烷ꎬ缓解供需矛盾[３－５]ꎮ
目前ꎬ我国对富气乙烷回收工艺及装置的研究

正处于快速发展阶段ꎬ大庆油田、塔里木油田等国内

大型油田均开展了乙烷回收的工程实践ꎮ 根据工程

实践经验ꎬ低温分离是天然气回收乙烷最为经济的

方法[６]ꎮ 目前ꎬ低温分离法的代表性工艺流程是由

美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司研发的 ＲＳＶ 工艺(ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ ｖａｐｏｒ
ｐｒｏｃｅｓｓꎬ即部分干气再循环工艺)ꎬ现阶段ꎬＲＳＶ 工

艺在国内外乙烷回收工程中被广泛应用ꎮ ＲＳＶ 工

艺由于采用部分干气再回流ꎬ提高了乙烷回收率ꎬ乙
烷收率可达到 ９５％以上ꎬＲＳＶ 工艺乙烷回收在中石

油塔里木油田、长庆油田等均有工程应用[７－８]ꎮ 但
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是ꎬ由于 ＲＳＶ 工艺需要深度制冷系统ꎬ冷却温度通

常要达到－８０℃以下ꎬ因此 ＲＳＶ 工艺对制冷冷源的

要求较高、制冷能耗较高[９－１０]ꎮ 而 ＬＮＧ 气化过程释

放出大量的高品位冷能ꎬ在实现“双碳”目标及节能

降耗的大背景下ꎬＬＮＧ 冷能回收利用一直是国内研

究的热点问题[１１－１２]ꎮ 因此ꎬ对利用 ＬＮＧ 高品位冷

能进行乙烷回收的新工艺系统的研究ꎬ对于提高

ＬＮＧ 冷能的利用效率、降低乙烷回收装置的能耗具

有重要意义ꎮ

１　 乙烷回收工艺

１􀆰 １　 ＲＳＶ 工艺

ＲＳＶ 工艺 (部分干气回流工艺ꎬ ｒｅｃｙｃｌｅ ｓｐｌｉｔ
ｖａｐｏｒ)是由 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司在气体过冷工艺流程(ＧＳＰ)
的基础上提出的一种乙烷回收工艺ꎬＲＳＶ 工艺流程

如图 １ 所示ꎮ ＲＳＶ 工艺流程将部分压力较高的外输

干气顺次通过预冷冷箱和过冷冷箱冷凝ꎬ经节流阀

节流后ꎬ进入脱甲烷塔顶部提供塔顶回流ꎬ在塔顶形

成一个以甲烷为主要组分的制冷循环ꎬ从而提高乙

烷收率ꎮ 为提高乙烷收率ꎬ采用制冷工艺为“丙烷

制冷＋膨胀机制冷”的复合制冷流程ꎬ制冷温度可达

－１００℃ꎮ

１—原料气预冷冷箱ꎻ２—低温分离器ꎻ３—膨胀压缩机ꎻ
４—过冷冷箱ꎻ５—脱甲烷塔ꎻ６—外输气压缩机ꎻ

７—塔底重沸器ꎻ８—凝液泵

图 １　 乙烷回收 ＲＳＶ 工艺流程

ＲＳＶ 工艺的优点是乙烷收率高ꎬ可达到 ９６％以

上ꎬ因此 ＲＳＶ 是目前全世界应用最为广泛的一种乙

烷回收工艺ꎮ 但是ꎬＲＳＶ 工艺流程对原料气中 ＣＯ２

含量的波动适应性差ꎬ当 ＣＯ２ 含量较高时脱甲烷塔

塔顶易形成冻堵ꎬ该工艺以甲烷制冷为主提供冷量ꎬ
且需要深冷ꎬ因此ꎬ制冷能耗较高[６－７]ꎮ
１􀆰 ２　 一种耦合 ＬＮＧ 冷能进行乙烷回收的新工艺

系统

在 ＲＳＶ 乙烷回收工艺基础上耦合 ＬＮＧ 气化冷

能回收工艺ꎬ张天娇等[１３] 提出了一种利用 ＬＮＧ 冷

能进行乙烷回收的新工艺系统(以下简称新工艺系

统)ꎬ流程如图 ２ 所示ꎮ 新工艺将乙烷回收工艺流

程与 ＬＮＧ 气化工艺流程进行工艺耦合ꎬ利用 ＬＮＧ
气化过程中释放的大量高品位冷能为乙烷回收提供

冷量ꎬ保证乙烷回收率的同时ꎬ也提供了一种 ＬＮＧ
冷能回收利用的新场景ꎮ 另一方面ꎬ新工艺利用乙

烷回收工艺中梯级制冷简化了 ＬＮＧ 气化工艺系统ꎮ

Ｅ１１—主冷箱ꎻＥ１２—预冷冷箱ꎻＥ１３—过冷冷箱ꎻ
Ｅ１４—重沸器ꎻＶ１１—低温分离器ꎻＴ１１—脱甲烷塔ꎻ

Ｋ１１—膨胀压缩机ꎻＫ１２—外输压缩机

图 ２　 一种耦合 ＬＮＧ 冷能进行乙烷回收的

新工艺流程

新工艺流程主要具备以下特点ꎮ
(１)原料气预冷ꎮ 原料气分为 ２ 部分ꎬ分别进

入主冷箱 Ｅ１１ 和预冷冷箱 Ｅ１２ 进行预冷处理ꎻ主冷

箱 Ｅ１１ 预冷处理后的原料气分为 ２ 路ꎬ一路与预冷

冷箱 Ｅ１２ 处理后的原料气混合ꎬ另一路直接输送至

过冷冷箱 Ｅ１３ꎮ
(２)低温分离ꎮ 主冷箱 Ｅ１１ 预冷处理后的部分

原料气与预冷冷箱 Ｅ１２ 来的原料气进行混合ꎬ之后

输送至低温分离器 Ｖ１１ 进行气液分离ꎮ
(３)气体过冷ꎮ 主冷箱 Ｅ１１ 预冷处理后的另一

部分原料气输送至过冷冷箱 Ｅ１３ 进行过冷处理后ꎬ
进入脱甲烷塔 Ｔ１１ 上部ꎬ部分回流的外输干气顺次

经过主冷箱 Ｅ１１ 预冷、过冷冷箱 Ｅ１３ 过冷处理后返

回脱甲烷塔 Ｔ１１ 顶部ꎮ 新工艺采用 ＬＮＧ 与脱甲烷

塔塔顶气共同为过冷冷箱冷提供冷量ꎬ相比于 ＲＳＶ
工艺中仅由脱甲烷塔塔顶气提供冷量ꎬ有利于提高

乙烷收率ꎬ同时ꎬ新工艺采用部分原料气过冷进入脱

甲烷塔顶部ꎬ提高了塔顶物流的重烃含量ꎬ降低了脱

甲烷塔顶部 ＣＯ２ 冻堵的风险ꎮ
(４)甲烷分离ꎮ 低温分离获得的气相和液相进

入脱甲烷塔 Ｔ１１ꎬ气体过冷中经过冷处理后的回流

外输干气和部分原料气进入脱甲烷塔 Ｔ１１ꎬ在脱甲

烷塔 Ｔ１１ 中分离获得甲烷气体和 Ｃ２＋凝液ꎮ 甲烷气

体从脱甲烷塔 Ｔ１１ 塔顶出口流出ꎬ顺次经过冷冷箱
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Ｅ１３、主冷箱 Ｅ１１ 换热升温后ꎬ由膨胀压缩机 Ｋ１１ 的

压缩端增压ꎬ进入外输压缩机增压后外输ꎻＣ２＋凝液

从脱甲烷塔 Ｔ１１ 塔底出口流出ꎬ经塔底凝液泵增压

后进入下一工序进行乙烷分离ꎮ
为合理回收利用冷能ꎬ脱甲烷塔 Ｔ１１ 中下部设

置 ２ 条液相侧抽线及返回线ꎬ抽出液相进入预冷冷

箱 Ｅ１２ 复热后返回脱甲烷塔 Ｔ１１ꎬ为进入脱甲烷塔

底部重沸器进行预热ꎬ最大限度回收利用冷量ꎮ
(５) ＬＮＧ 气化ꎮ ＬＮＧ 进入冷箱 Ｅ１３ 换热升温

后ꎬ进入主冷箱 Ｅ１１ 换热、气化后ꎬ获得 ＮＧ 外输ꎮ

２　 模拟与优化

２􀆰 １　 工艺模拟

２􀆰 １􀆰 １　 原料气选取

乙烷回收工艺流程的特性及关键工艺参数受原

料气组分的影响较大ꎬ且工程实际中原料气组分一

般会随着运行时间而发生变化ꎮ 因此ꎬ本研究选取

３ 组富气作为研究对象ꎬ研究新工艺在 ３ 种不同气

质条件下的工艺特性ꎮ ３ 组原料气的组分如表 １ 所

示ꎬ原料气流量为 ９５０×１０４ ｍ３ / ｄꎬ进气压力为 ３􀆰 ４５
ＭＰａꎬ进气温度为 ４０℃ꎮ

表 １　 原料气组分 ％

气质组成 气质 １(贫气) 气质 ２(富气) 气质 ３(超富气)

Ｃ１ ８０􀆰 ２７ ８０􀆰 ７３ ７７􀆰 １０

Ｃ２ ９􀆰 ０９ ９􀆰 ６９ １２􀆰 ６０

Ｃ３ ５􀆰 ４４ ４􀆰 ６０ ５􀆰 ０６

ｉ－Ｃ４ １􀆰 ４３ １􀆰 ２２ １􀆰 ３４

ｎ－Ｃ４ １􀆰 ３０ １􀆰 １３ １􀆰 ２４

ｉ－Ｃ５ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ３３ ０􀆰 ３６

ｎ－Ｃ５ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２５

Ｃ６ ０􀆰 １４ ０􀆰 １３ ０􀆰 １４

Ｃ７＋ ０􀆰 １０ ０􀆰 １０ ０􀆰 １１

ＣＯ２ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ２１ ０􀆰 ２０

Ｎ２ １􀆰 ４６ １􀆰 ６４ １􀆰 ６０

２􀆰 １􀆰 ２　 工艺模拟

基于新工艺流程ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 工程模拟

软件建立新工艺模型ꎬ其中ꎬ模型计算选取 Ｐｅｎｇ－
Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程以保证计算精度ꎮ 模拟控制条件

为乙烷回收率不低于 ９５％ꎬ外输干气压力为 ４􀆰 ８
ＭＰａꎬ外输干气温度为 ４５℃ꎮ 工艺模拟中其他主要

控制参数如表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 工艺模型的主要控制参数表

主要控制参数 数值 主要控制参数 数值

脱甲烷塔理论板数 / 块 ２８ 外输干气压力 / ＭＰａ ４􀆰 ８

压缩机 / 泵绝热效率 / ％ ７５ 外输干气温度 / ℃ ４５

产品乙烷中 Ｃ２ 摩尔含量 / ％ >９７ 乙烷回收率 / ％ ≥９５

产品乙烷中 Ｃ１ 摩尔含量 / ％ ≤１ ＬＮＧ 压力 / ＭＰａ ９􀆰 ０

膨胀机的等熵效率 / ％ ８５ ＬＮＧ 温度 / ℃ －１６２

２􀆰 ２　 工艺参数优化

２􀆰 ２􀆰 １　 ＬＮＧ 流量

ＬＮＧ 流量是新工艺的核心参数之一ꎬＬＮＧ 流量

直接决定新工艺流程中各个冷箱的冷量及冷却温

度ꎮ 因此ꎬＬＮＧ 流量过低或过高都将会导致乙烷收

率偏低等问题ꎬＬＮＧ 流量过高还会导致 ＬＮＧ 气化不

充分ꎬ影响工艺流程耦合的效果ꎮ 为保证较高的乙

烷收率、ＬＮＧ 气化率及冷能的充分回收利用ꎬ采取

单因素敏感性分析法ꎬ针对 ３ 种不同的富原料气的

特性确定 ＬＮＧ 流量的最优值ꎮ 基于新工艺模型ꎬ通
过改变 ＬＮＧ 流量ꎬ考察 ＬＮＧ 流量对乙烷回收率的

影响ꎬ其他关键工艺参数按照表 ２ 中的数值设置ꎬ
不同 ＬＮＧ 流量工况条件下的乙烷收率曲线如图 ３
所示ꎮ

１—气质 １ꎻ２—气质 ２ꎻ３—气质 ３

图 ３　 不同 ＬＮＧ 流量工况条件下的乙烷收率

由图 ３ 可知ꎬ对于气质 １ 的乙烷回收过程ꎬ当
ＬＮＧ 流量从 ６􀆰 ０×１０４ ｋｇ / ｈ 逐渐提高至 ７􀆰 ５×１０４ ｋｇ / ｈ
时ꎬ乙烷收率随着 ＬＮＧ 流量提高而增加ꎻ当 ＬＮＧ 流

量达到 ７􀆰 ５×１０４ ~ ８􀆰 ０５×１０４ ｋｇ / ｈꎬ乙烷收率保持在

９５％以上ꎻ之后ꎬ随着 ＬＮＧ 流量继续增加ꎬ乙烷收率

反而降低ꎬ这是因为冷量过高导致冷箱温度过低ꎬ使
得乙烷过度冷却ꎬ乙烷在低温下会结成液体ꎬ造成气

体相态向液体相态转变ꎬ影响了乙烷收率ꎮ 综上ꎬ选
取气质 １ 乙烷回收的最佳 ＬＮＧ 流量为 ８􀆰 ０５ × １０４

ｋｇ / ｈꎬ此时新工艺系统能够获得高乙烷收率ꎮ 同理ꎬ
根据图 ３ 的曲线可知ꎬ对于气质 ２ 和气质 ３ 的乙烷
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回收ꎬ最佳 ＬＮＧ 流量分别为 ８􀆰 ５３ × １０４、９􀆰 １５ × １０４

ｋｇ / ｈꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 脱甲烷塔压力

在 ＬＮＧ 流量优选之后ꎬ脱甲烷塔塔压是新工艺

系统需优选的另一个核心参数ꎮ 为获得 Ｃ１ 组分呈

气相、含 Ｃ２＋组分呈液相的理想分布状态ꎬ脱甲烷塔

压力需与过冷原料气进塔温度相匹配ꎬ才能够保证

较高的乙烷收率和充分的冷能利用ꎮ 根据 ２􀆰 ２􀆰 １ 节

的优化结果ꎬ对于气质 １、气质 ２、气质 ３ 分别选取

ＬＮＧ 流量为 ８􀆰 ０５×１０４、８􀆰 ５３×１０４、９􀆰 １５×１０４ ｋｇ / ｈꎬ其
他主要工艺参数按照表 ２ 中的数值设置保持不变ꎮ
采用单因素敏感性分析法ꎬ改变脱甲烷塔运行压力ꎬ
考察不同脱甲烷塔压力对乙烷收率和系统能耗的影

响ꎬ模拟结果曲线如图 ４、图 ５ 所示ꎮ

１—气质 １ꎻ２—气质 ２ꎻ３—气质 ３

图 ４　 不同脱甲烷塔压力下的乙烷收率

由图 ４ 可知ꎬ当脱甲烷塔内压力从 １􀆰 ９ ＭＰａ 提

升至 ２􀆰 ２ ＭＰａ 过程中ꎬ气质 １、气质 ２、气质 ３ ３ 种原

料气的乙烷回收率均随着脱甲烷塔内压力的提高而

逐渐增加ꎻ当塔压达到 ２􀆰 ２ ~ ２􀆰 ３ ＭＰａꎬ乙烷收率达

到峰值ꎬ再继续提高脱甲烷塔塔压ꎬ乙烷收率将随之

下降ꎮ 由此可知ꎬ考虑乙烷收率的前提下ꎬ脱甲烷塔

塔顶压力的最优区间为 ２􀆰 ２~２􀆰 ３ ＭＰａꎮ

１—气质 １ꎻ２—气质 ２ꎻ３—气质 ３

图 ５　 不同脱甲烷塔压力下的单位产品能耗

由图 ５ 可知ꎬ气质 １、气质 ２、气质 ３ 单位乙烷产

品的能耗随着脱甲烷塔内压力的增加而降低ꎬ对于

气质 １ 工况ꎬ当脱甲烷塔塔压达到 ２􀆰 １ ＭＰａ 时ꎬ单位

产品能耗随脱甲烷塔塔压的变化趋势趋于平缓ꎬ证

明塔压高于 ２􀆰 １ ＭＰａ 后ꎬ塔压对单位产品能耗的影

响变得微乎其微ꎮ 气质 ２ 和气质 ３ 的脱甲烷塔压力

转折点为 ２􀆰 １２、２􀆰 １８ ＭＰａꎬ其中单位产品能耗取值

为总外部电耗与乙烷产品的比值ꎮ

３　 新工艺系统综合分析

由于新工艺系统耦合了 ＬＮＧ 冷能回收工艺以

达到节能降耗的效果ꎬ因此ꎬ同时从工艺流程和综合

能耗 ２ 个方面ꎬ以 ＲＳＶ 乙烷回收工艺为参照对新工

艺系统进行综合分析ꎮ
３􀆰 １　 工艺流程对比分析

为分析新工艺系统流程与典型的乙烷回收工艺

流程 ＲＳＶ 的不同之处ꎬ同时考察新工艺系统耦合了

ＬＮＧ 冷能回收工艺后的节能效果ꎬ以表 １ 中 ３ 种气

质组分的原料气为研究对象ꎬ在保证乙烷收率不低

于 ９５％的条件下ꎬ对新工艺流程及 ＲＳＶ 流程的工艺

参数及总压缩功率进行对比分析ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ
ＨＹＳＹＳ 软件对新工艺流程和 ＲＳＶ 工艺进行模拟计

算ꎬ模型计算选取 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状态方程ꎬ主要工

艺参数控制参照表 ２ꎬ新工艺流程的参数优化根据

２􀆰 ２ 节结果确定ꎮ 在工艺模拟过程中ꎬ始终控制脱

甲烷塔塔顶 ＣＯ２ 冻堵裕量在 ５℃以上ꎮ 以 ３ 种气质

组分为研究对象的工艺流程对比结果分别如表 ３ ~
表 ５ 所示ꎮ

表 ３　 气质 １ 乙烷回收 ＲＳＶ 工艺与新工艺对比表

乙烷回收工艺流程 ＲＳＶ 工艺 新工艺

脱甲烷塔塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ２ ２􀆰 ２

脱甲烷塔塔顶温度 / ℃ －１００ －１０２􀆰 ３

脱甲烷塔塔底温度 / ℃ １８􀆰 ２ １８􀆰 ６

脱甲烷塔塔底再沸器温度 / ℃ ２６ ２７

外输干气压力 / ＭＰａ ４􀆰 ８ ４􀆰 ８

低温分离器温度 / ℃ －５２ －５３

低温分离器压力 / ＭＰａ ３􀆰 ３７ ３􀆰 ３７

低温分离器气相过冷比 / ％ １９ １９

低温分离器液相过冷比 / ％ ０ ０

原料气分流比 / ％ — １５􀆰 ２

外输干气回流比 / ％ １６􀆰 １ —

外输干气压缩功率 / ｋＷ ９９０１ ９９２１

膨胀压缩功率 / ｋＷ １３６４ １３８０

丙烷制冷系统压缩功率 / ｋＷ ２３５５ —

总压缩功率 / ｋＷ １３６２０ １１３０１

乙烷收率 / ％ ９５ ９５
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表 ４　 气质 ２ 乙烷回收 ＲＳＶ 工艺与新工艺对比表

乙烷回收工艺流程 ＲＳＶ 工艺 新工艺

脱甲烷塔塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ２ ２􀆰 ２

脱甲烷塔塔顶温度 / ℃ －１００ －１０１

脱甲烷塔塔底温度 / ℃ １８􀆰 ９ １８􀆰 ６

脱甲烷塔塔底再沸器温度 / ℃ ２９ ２７

外输干气压力 / ＭＰａ ４􀆰 ８ ４􀆰 ８

低温分离器温度 / ℃ －５０􀆰 ５ －５１

低温分离器压力 / ＭＰａ ３􀆰 ３７ ３􀆰 ３７

低温分离器气相过冷比 / ％ ２０ ２１

低温分离器液相过冷比 / ％ ０ ０

原料气分流比 / ％ — １５􀆰 ０

外输干气回流比 / ％ １５􀆰 ９ —

外输干气压缩功率 / ｋＷ １１１３２ １０８２２

膨胀压缩功率 / ｋＷ １３０５ １３０３

丙烷制冷系统压缩功率 / ｋＷ ２９３５ —

总压缩功率 / ｋＷ １５３７２ １２１２５

乙烷收率 / ％ ９５ ９５

表 ５　 气质 ３ 乙烷回收 ＲＳＶ 工艺与新工艺对比表

乙烷回收工艺流程 ＲＳＶ 工艺 新工艺

脱甲烷塔塔顶压力 / ＭＰａ ２􀆰 ２ ２􀆰 ２

脱甲烷塔塔顶温度 / ℃ －１００ －１０２

脱甲烷塔塔底温度 / ℃ １８􀆰 ３ １８􀆰 １

脱甲烷塔塔底再沸器温度 / ℃ ２９ ２７

外输干气压力 / ＭＰａ ４􀆰 ８ ４􀆰 ８

低温分离器温度 / ℃ －４７ －４９

低温分离器压力 / ＭＰａ ３􀆰 ３５ ３􀆰 ３７

低温分离器气相过冷比 / ％ １７ １８􀆰 ５

低温分离器液相过冷比 / ％ ０ ０

原料气分流比 / ％ — １４􀆰 ２

外输干气回流比 / ％ １３􀆰 ９ —

外输干气压缩功率 / ｋＷ １５１３３ １１０２１

膨胀压缩功率 / ｋＷ １２１５ １２０１

丙烷制冷系统压缩功率 / ｋＷ ３９１６ —

总压缩功率 / ｋＷ ２０２６４ １２２２２

乙烷收率 / ％ ９５ ９５

对表 ３~表 ５ 分析可知ꎬ对气质 １ 进行乙烷回

收ꎬ保证乙烷收率为 ９５％的条件下ꎬ采用新工艺系

统比 ＲＳＶ 工艺总压缩功率降低 １７􀆰 ０１％ꎬ因为新工

艺制冷系统采用“ＬＮＧ 气化梯级制冷＋膨胀制冷”工

艺ꎬ回收利用 ＬＮＧ 冷能后节能效果明显ꎻ对于气质 ２
和气质 ３ꎬ保证乙烷收率为 ９５％的条件下ꎬ采用新工

艺系统比 ＲＳＶ 工艺总压缩功率分别降低 ２１􀆰 １２％和

３９􀆰 ６％ꎬ这表明气质越富ꎬ保证乙烷收率不变的条件

下ꎬ新工艺相较于 ＲＳＶ 工艺的节能效果越好ꎮ
由表 ３~表 ５ 中总压缩功率对比分析可知ꎬ随着

原料气气质组分逐渐变富ꎬＲＳＶ 工艺的总压缩功率

呈增加趋势ꎬ这是因为气质越富原料气中重烃的含

量越高ꎬ为保证乙烷收率不低于 ９５％ꎬ需要由“丙烷

制冷＋膨胀制冷”系统提供更多的冷能ꎬ因此总压缩

机功率增加ꎬ所需外部电能增加ꎮ 与 ＲＳＶ 工艺不

同ꎬ新工艺的总压缩功率随原料气气质变富而变化

的幅度较低ꎬ原因是新工艺系统的制冷绝大部分由

ＬＮＧ 气化过程中释放的冷能提供ꎬ故总压缩功率变

化幅度较低ꎬ表明新工艺系统的总压缩功率受原料

气气质的影响较小ꎮ
３􀆰 ２　 综合能耗分析

乙烷回收工艺系统中用能装置主要为再沸器、
压缩机和泵ꎬ由于工艺流程中泵数量较少且能耗低ꎬ
为简化计算忽略泵的能耗ꎮ 由于再沸器、压缩机等

工艺装置的耗能形式不同ꎬ且各类能源获取代价不

同ꎬ故总能耗不能简单地进行各装置的耗能量叠加

计算ꎮ 因此ꎬ本研究采用综合能耗分析的方法ꎬ依据

现行国家标准 ＧＢ / Ｔ ２５８９—２０２０«综合耗能计算通

则»和石油天然气行业标准 ＳＹ / Ｔ ６３３１—２０１３«气田

地面工程设计节能技术规范»对新工艺系统的综合

能耗进行评估分析ꎮ
综合能耗计算公式如下:

Ｅ ＝ ∑
ｎ

ｉ ＝ １
(ｅｉ × ｐｉ)

式中ꎬＥ 为综合能耗ꎬＭＪ / ｈꎻｎ 为耗能设备品种数ꎬ无
量纲ꎻｅｉ 为生产中第 ｉ 种设备的能耗ꎬＭＪ / ｈꎻｐｉ 为第 ｉ
种能耗折算系数ꎬ无量纲ꎬ其中电消耗折算系数取

１１􀆰 ８４ꎬ导热油折算系数取 １􀆰 ４７ꎮ
表 ６ 为新工艺系统和 ＲＳＶ 工艺系统综合能耗

的计算结果ꎮ 由表 ６ 可知ꎬ在相同工况、相同原料气

流量的条件下ꎬ气质 １、气质 ２、气质 ３ ３ 种气质的乙

烷回收ꎬ采用新工艺系统的综合能耗均低于 ＲＳＶ 工

艺ꎬ且随着气质变富ꎬ新工艺系统及 ＲＳＶ 工艺的综

合能耗均随之增加ꎬ其中ꎬ气质 １ 条件下新工艺系统

较 ＲＳＶ 工艺综合能耗低 ２􀆰 ７２４ ５×１０４ ｋＷꎬ气质 ２ 条

件下新工艺系统节能 ３􀆰 ８７４ ６×１０４ ｋＷꎬ气质 ３ 条件

下新工艺系统节能 ９􀆰 ５６５ ８×１０４ ｋＷꎬ由此可知ꎬ气质

越富新工艺系统的节能效果越明显ꎮ

􀅰９６２􀅰
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表 ６　 综合能耗计算表 １０４ ｋＷ

乙烷回收工艺 能耗 气质 １ 气质 ２ 气质 ３

新工艺 总压缩功率 １􀆰 １３ １􀆰 ２１２５ １􀆰 ２２２２

　 热功率 ０􀆰 ３４７１ ０􀆰 ３５２ ０􀆰 ３７３

　 综合能耗 １３􀆰 ８８９５ １４􀆰 ８７３５ １５􀆰 ０１９２

ＲＳＶ 工艺 总压缩功率 １􀆰 ３６ １􀆰 ５４ ２􀆰 ０３

　 热功率 ０􀆰 ３４８ ０􀆰 ３５０ ０􀆰 ３７４

　 综合能耗 １６􀆰 ６１４０ １８􀆰 ７４８１ ２４􀆰 ５８５０

４　 结论

(１)在保证高乙烷回收率的前提条件下ꎬ相同

工况、相同气质的乙烷回收ꎬ采用新工艺系统较采用

ＲＳＶ 工艺节能效果明显ꎮ 新工艺采用“ＬＮＧ 冷能制

冷＋膨胀制冷”的制冷方式ꎬ大量回收利用 ＬＮＧ 气化

释放的高品位冷能进行深度制冷ꎬ新工艺系统的主

要耗能装置为压缩机和脱甲烷塔的再沸器ꎬ因此ꎬ相
比于 ＲＳＶ 工艺采用“丙烷制冷＋膨胀制冷”制冷方

式ꎬ新工艺能耗大幅度下降ꎮ
(２)在保证乙烷收率不低于 ９５％的条件下ꎬ对

乙烷回收新工艺与 ＲＳＶ 工艺进行工艺流程对比及

综合能耗对比ꎮ 结果表明ꎬ对于气质 １、气质 ２ 和气

质 ３ꎬ新工艺较 ＲＳＶ 工艺总压缩功率分别降低

１７􀆰 ０１％、２１􀆰 １２％ 和 ３９􀆰 ６％ꎬ综 合 能 耗 分 别 降 低

２􀆰 ７２４ ５×１０４、３􀆰 ８７４ ６×１０４、９􀆰 ５６５ ８×１０４ ｋＷꎬ这证明气

质越富ꎬ新工艺相较于 ＲＳＶ 工艺的节能效果越好ꎮ
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４　 结论与展望

对于丙酮合成 ＭＩＢＫ 一步法工艺中轻组分回

收ꎬ采用精馏－分子筛膜分离相结合的工艺ꎬ设计建

成国内首套年处理 ２ ３００ ｔ 轻组分物料的分离提纯

工业装置ꎮ 对该工业过程中分子筛膜脱水过程、精
馏塔进料含水量、过渡馏分的再次回收进行研究ꎬ摸
索出最佳工艺条件与最高综合收率ꎮ ＭＩＢＫ 轻组分

物料经该装置分离提纯后ꎬ各项指标符合企业回用

标准与市售要求ꎮ 异丙醇综合收率≥９３％ꎬ丙酮综

合收率≥８７％ꎬＭＩＢＫ 粗品收率接近 １００％ꎬ完全投

入生产工艺循环利用ꎮ 通过运行能耗测算与经济性

分析ꎬ该装置 ５ ａ 共可产生 ６ ３６２􀆰 １ 万元的经济效

益ꎮ 相较于单纯售卖ꎬ投入该装置 ５ ａ 可创造

１ ３２８􀆰 ２ 万元利润ꎮ 在响应国家节能减排、资源循环

利用的政策下ꎬ通过实现对工艺尾料分离提纯实现

降本增效ꎬ提升企业经济效益ꎮ 该项目的成功实施

为丙酮合成 ＭＩＢＫ 一步法工艺中轻组分物料回收的

应用推广奠定了基础ꎮ
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