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大型乙烷回收装置工艺关键参数的模拟与分析
毛 彬

中原油田分公司天然气处理厂 河南 濮阳 457000

【摘 要】：上古天然气处理总厂采用“混合冷剂制冷+膨胀制冷+双气过冷+低温精馏”工艺回收天然气中 C2+
组分，精馏分离后得到贫气、乙烷、液化气、稳定轻烃等产品。总厂四列装置已投产运行三年多，期间，D列

装置出现天然气处理量低于其余三列装置、提产困难的现象，导致处理量、产量低。鉴于此，亟需通过 HYSYS
软件模拟，优化相关工艺同时对设备进行检修、改造，以提高上古天然气处理总厂液烃产量。
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1 研制背景

1.1项目简介

长庆上古天然气处理总厂设计天然气处理规模

200×108m3/a（6000×104m3/d），设置 ABCD四列规模

为 50×108m3/a（1500×104m3/d）天然气处理装置，单

列装置操作弹性 70%～110%，包含预处理装置、液烃

回收装置、液烃分离装置、贫气增压装置、乙烷脱碳

脱水装置、制冷装置尾气处理装置及公用辅助单元。

总厂采用自主研发的“混合冷剂制冷+膨胀制冷+
双气过冷+低温精馏”工艺回收天然气中 C2+组份，设

计液烃产量 150.2×104t/a。该工艺在避免干冰形成的同

时，获得了较高的乙烷回收率，达到了 94%。

总厂 2019年 2月开工建设，2020年 10月一次性

投产成功，投产运行至今，装置工艺运行稳定性较好，

达到了设计目的，乙烷回收率甚至高于了设计值 92%，

达到了 94%。但是，部分设备稳定性较差，比如脱甲

烷塔底重沸器出现过 3次泄漏的情况，究其原因一是

冷箱特殊的结构和钎焊制造工艺，难免在生产过程中

存在小的瑕疵和缺陷；二是由于受温差应力的影响。

生产运行中冷剂系统不稳定，及装置提降产、降复温、

停开车等参数调整的过程中，塔底增压泵的启停、冷

剂压缩机负荷控制、上下游流程的截断与否等操作未

能及时有效的控制甲烷塔底、小冷箱的温度变化，设

备受热应力冲击，日积月累，最终导致设备在较大的

温差应力下损坏泄漏。再比如，冷剂压缩机组在运行

初期由于机械结构缺陷、控制逻辑设计不合理等抗冲

击能力差的问题，导致非计划停车频发，装置运行不

稳定。后经增大推力盘、增大轴瓦截面积、优化平衡

盘密封等一系列优化实施，冷剂压缩机稳定性大幅提高。

总厂主要依托长庆油田苏里格气田、神木气田、

榆林气田、子洲气田等上古气藏天然气资源，共设置

4 个气源点，分别为榆林末站、榆林第二末站、榆林

处理厂、长北处理厂，进行深冷凝液回收。受上游气

田季节性产量变化、检修、故障、气质贫富程度影响，

总厂时常会面临原料气量不稳不足、压力波动、及原

料气 C2+低于设计水平等问题。设计原料气乙烷含量

4.4495%，2022 年原料气乙烷含量均值为 4.14%，低

于设计指标，影响收率和产量。

装置主要能耗为大型设备的电耗，2022年满负荷

运行（外理量、产量均达到设计水平），共耗电 7.73
亿千瓦时。其次为供热系统的燃气消耗，2022年共耗

气 5006万方。

1.2存在问题

1.2.1处理量、产量低

总厂四列装置已投产运行三年多，期间，D列装

置出现天然气处理量低于其余三列装置、提产困难的

现象。四列装置设计天然气总处理量 6000×104m3/d，
每列装置 1500×104m3/d，但实际满负荷运行过程中 D
列装置平均处理量仅为 1398×104m3/d，较其余每列装

置少120∼ 155×104m3/d，气态乙烷产量少6∼ 13×104m3/d，
液烃产量少 36∼ 59t。

1.2.2装置收率相对较低

四列装置投产初期因膨胀机未投运，是 J-T阀模

式运行，因此装置冷量不足，整体收率在 85%左右。

膨胀机投运后，装置收率提升到 92%，后经过冷剂配

比、回流量、压力、温度等参数调整，平均收率提升

到了 94%以上。但是D列装置收率一直低于其他三列，

为 93%。

1.3装置问题原因分析

1.3.1处理量、产量低的原因分析

D 列装置天然气处理量在低于其余三列 120∼
155×104m3/d 情况下，原料气冷箱流道和入口过滤器

压差均高于其余三列 5∼ 88KPa 和 102∼ 117KPa，原
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料气冷箱流道及入口过滤器有杂质堵塞的情况，压损

达到了 321KPa。其次，D列装置至取气管线距离最远，

管线的直管阻力损失和管件的局部阻力损失最大，综

合上述两种原因，导致 D列天然气处理量低，产量也

低。

1.3.2装置收率相对较低原因分析

D列装置由于天然气处理气量较低，因此膨胀机

转速较其他装置均要低一些，导致膨胀机输出膨胀功

减少，气体温降不足，膨胀机膨胀端与脱甲烷塔顶温

度均比其余三列装置高将近 2∼ 3℃，冷量不足导致 D
列装置收率相对较低。

同时，D列装置低分温度也比其他三列低1∼ 2℃，

低分温度主要取决于预冷原料气温度，原料气预冷冷

源来自脱甲烷塔顶低温贫气、侧线和低压冷剂，在冷

剂负荷相差不大的情况下，低分的温度主要取决于脱

甲烷塔温度，即膨胀机提供的冷量。

2 主要技术创新成果

脱甲烷塔操作压力高，则塔顶塔底温度也高，影

响明显。脱甲烷塔压力主要取决于达到合理乙烷回收

率时的膨胀机膨胀端出口压力。根据上述 D列装置运

行情况、存在问题及原因分析，D列凝液回收系统的

压损较大，在不产生二氧化碳冰堵的前提下，适当降

低D列脱甲烷塔操作压力，即降低原料气进装置背压，

一是能提升装置的处理气量，二是膨胀机具有更高的

转速、原料气做更多的膨胀功后得到更多的冷量、降

低脱甲烷塔顶温度，提高凝液回收率。

2.1优化工艺模型

2.1.1基础数据

天然气处理规模：1440×104m3/d；原料气进装置

压力：3.98MPa；原料气进装置温度：10℃；乙烷回

收率：94%以上；物性包：Peng-Robinson。

D列装置原料天然气气质组成：

CH4 C2H6 C3H8 iC4 nC4 iC5 nC5 C6 He H2 N2 CO2

92.739 4.052 0.762 0.145 0.137 0.071 0.033 0.013 0.043 0.016 0.604 1.386

2.2工艺流程模拟

应用 Aspen HYSYS软件建立“混合冷剂制冷+膨
胀制冷+双气过冷+低温精馏”工艺流程模型，对主冷

箱、低温分离器、膨胀机、脱甲烷塔等工艺设备进行

模拟计算。在确保没有二氧化碳干冰冻堵和收率在

94%以上的前提下，脱甲烷塔塔压由 2.62MPa降低至

2.52MPa，模型收敛后的主要计算结果如下：

图 1“混合冷剂制冷+膨胀制冷+双气过冷+低温精馏”

工艺流程模拟图

脱甲烷塔压由 2.62MPa 降低至 2.52MPa，原料气

1440×104m3/d，低分温度下降到-69℃，塔顶膨胀气进

料、低分液相进料、回流贫气、过冷原料气温度均下

降，分别为-86.37℃、-82.14℃、-101.8℃、-100.1℃，

凝液回收系统冷量充足，冷剂循环量变化不大，略有

下降，说明天然气处理量提升气量所需冷量由膨胀机

通过原料气的体积功来提供已足够，无需冷剂系统提

高制冷负荷。

计算结果显示：脱甲烷塔顶贫气中甲烷摩尔分率

98.22%，乙烷摩尔分率 0.22%，根据原料气气质组成，

计算乙烷回收率达到了 94.87%，比原收率 93.74%高

1.13%。

2.3装置抗二氧化碳冰堵性能

原料气中二氧化碳含量为 1.386%，凝液回收装置

所需冷凝温度较低，进入脱甲烷塔的原料气温度很容

易低于二氧化碳的三相点温度，析出固体二氧化碳，

造成装置干冰冻堵。

通过大量计算分析发现，不论气质贫富，在乙烷

回收率一定的条件下，原料气压力越高，脱甲烷塔塔

压越高，塔板温度越高，二氧化碳固体越不易形成；

低温分离器温度越低，脱甲烷塔上部气相中的二氧化

碳浓度越低，二氧化碳固体越不易形成；回流贫气回

流比越大，脱甲烷塔塔板上二氧化碳浓度越低，越不

易形成二氧化碳固体。其中，脱甲烷塔塔压是影响二

氧化碳固体形成最主要的因素，随之是低温分离器温

度、贫气回流量。但是，塔压越高，必然使塔顶塔底

温度越高，相对挥发度越低，影响凝液收率；低分温

度越低，需要更低的制冷温位，冷剂系统功耗会显著

增长，不经济；贫气回流量越大，贫气压缩机功率会

持续增加，也不经济。既需要抑制二氧化碳干冰冻堵，

又要保证收率，还得考虑能耗，必须将塔压、低分温

度、回流比控制在一个合理区间。

D列装置调整的参数中低分温度降低，回流贫气

量有很小增幅，因此对二氧化碳干冰形成无促进作用。



建筑工程与设计 第 4卷第 11期 2025 年

29

但是塔压降低 0.1MPa，使得塔顶二氧化碳干冰形成可

能性增大。

通过 Aspen HYSYS 软件对参数调整后的工艺流

程中易形成干冰冻堵的低分液相出口、膨胀机膨胀端

出口、脱甲烷塔顶部各层塔板等位置的二氧化碳干冰

形成温度进行计算，结果表明，除了脱甲烷塔第 4层
塔板有 3℃的冻堵安全裕量外，其余各点二氧化碳冻

堵安全裕量均在 5℃以上，装置没有冻堵风险。

3 现场应用及效果分析

3.1现场应用

根据上述理论分析和工艺模拟计算结果，2024年
2月 1日对 D列装置工艺参数进行了优化调整。将脱

甲烷塔塔压下调至 2.52MPa，开始时塔顶过冷，为了

保证装置稳定，遂降低了冷剂负荷，经过一段时间稳

定运行后，塔顶温度正常，冷剂系统负荷也恢复原负

荷，在参数调整前后没有变化。透平膨胀机转速升高，

天然气处理量增大，脱甲烷塔操作压力、温度均下降，

D列装置运行正常，并未出现二氧化碳干冰冻堵。

3.2应用效果

（1）装置处理气量、产量：D列装置工艺参数优

化调整以后，天然气处理量提高 38.1283×104m3/d，气

态乙烷产量提高 1.8725×104m3/d（26.2550t/d），液化

石油气和稳定轻烃产量提高 3.6658t/d，折合增产液烃

总量为 30t/d。每年增产液烃 1万吨。

（2）装置收率：D列装置工艺参数优化调整以后，

收率由原来的 93.74%提升到 94.5%，提高 0.76个百分

点，高于 A、C列收率，仅次于 B列的 94.7%。

（3）装置能耗：D列装置工艺参数优化未调整冷

剂系统负荷，因此能耗不变。贫气压缩机因系统压差

变大，转速提高，因此能耗增加。每日增加的能耗：

268200-243532=24668kwh。

4 效益分析

4.1经济效益

按照液烃 2000元/吨，电费 0.54元/度计算年增产

经济效益。液烃增产效益：30×365×2000/10000=2190
万元。增加的能耗费用：24668×365×0.54/10000=486.2
万元。综上，年增产经济效益为：2190-486.2=1703.8
万元。

4.2社会效益

长庆上古天然气凝液回收项目D列装置由于原料

气冷箱流道杂质堵塞等原因压损较大，天然气处理量

和产量较低，膨胀机转速低原料气体积功输出少，膨

胀制冷量不足，装置收率较其他装置低。通过对 D列

装置工艺流程模拟计算并对装置工艺运行参数进行优

化调整，取得了一系列成果如下：

（1）脱甲烷塔压由 2.62MPa降低至 2.52MPa，D
列装置天然气处理提高 38.1283×104m3/d，气态乙烷产

量提高 1.8725×104m3/d（26.2550t/d），液化石油气和

稳定轻烃产量提高 3.6658t/d，折合增产液烃总量为

30t/d。

（2）低分温度下降到-69℃，塔顶膨胀气进料、

低分液相进料、回流贫气、过冷原料气温度均下降，

分别为-86.37℃、-82.14℃、-101.8℃、-100.1℃，膨胀

机制冷量充足，D列装置乙烷收率提高 0.76个百分点，

高于 A、C列收率，达到 94.5%。

（3）参数调整后，D列装置贫气压缩机负荷略有

增大，冷剂系统负荷不变，总能耗提高 900万度电。

（4）D 列装置参数调整后，年增产液烃至少 1
万吨，按内供价计算年增产经济效益为 2190万元。

（5）下一步 2024年检修工作将加大 D列装置冷

箱流道爆破吹扫力度，并寻求冷箱清洗，以降低系统

压差。

下一步我们要根据原料气质组份的变化、气源不

稳定、原料气含油含醇、塔器操作参数调整、设备运

行状态的调整，对装置进行“再认识”，对参数进行

“再调整”，进一步转变思想观念，要从仅仅满足装

置“转的起来、产的出来”转变为“精细化操作、高

收率产出、长周期运行”，为上古天然气处理总厂“安、

稳、长、满、优”的发展目标贡献力量。
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