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一适于含碳伴生气处理的低温深冷回收工艺改进
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摘要:针对某天然气处理厂低温深冷工艺,采用 Aspen Hysys 软件设计低温萃取精馏改进工艺,进行塔板总数、原料

进料位置、添加剂进料位置以及添加剂的优化。 结果表明:纯组分和混合组分添加剂低温萃取精馏工艺均可实现

95%纯度二氧化碳和 96%纯度乙烷的双回收;以年总成本优选出的最佳低温萃取精馏工艺,与现役低温深冷工艺相

比,乙烷产品的纯度提高了 24郾 3% ,年总成本降低了 2郾 54% ;设计的添加剂循环流程实现了添加剂的循环利用,虽然

与现役流程相比能耗和年总成本均有所提高,但流程简便且确保乙烷产品纯度达到 96% 。 设计的低温萃取精馏改

进工艺用于 CO2 驱伴生气处理是有效且高效的。
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Abstract: Taking the cryogenic process of a natural gas treatment plant as an example, Aspen Hysys software is used to design
an improved cryogenic extractive distillation process, as well as the optimization of the total stage number, feed position, addi鄄
tives position and additive optimization. The results show that the cryogenic extractive distillation process with pure and mixed
component additives can achieve double recovery of 95% carbon dioxide and 96% ethane. The total annual cost is the indicator
used to select the optimal cryogenic extractive distillation process. Compared with the current running cryogenic distillation
process, the purity of ethane product has been improved by 24郾 3% and the total annual cost has been reduced by 2郾 54% . The
designed additive recycling process has realized the cycling usage of additives. Although the energy consumption and annual to鄄
tal cost both increase compared with the current running cryogenic distillation process, the process is simple and ensures the
purity of ethane product to amount to 96% . In conclusion, the cryogenic extractive distillation process designed for processing
CO2 flooding associated gases is effective and efficient.
Keywords: cryogenic process; CO2 鄄ethane azeotrope; additive; cryogenic extractive distillation process; design; optimiza鄄
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tion

摇 摇 油田伴生气是多组分烃类混合物,将其中的乙

烷、丙烷、丁烷等较重烃类组分分离出来,以降低天

然气的烃露点,改善商品气的质量。 同时,分离出的

液烃又是石油化工和石油精细化工的重要原料[1鄄4]。
因此,中国很多油田都设有轻烃回收装置。 轻烃回

收方法主要有吸附法、油吸收法和低温精馏法[5],
其中,利用原料气中烃类组分沸点的不同将不同的

烃组分冷凝分离成合格产品的低温精馏法处于主流

地位。 目前,随着 CO2 驱采油技术[6鄄7] 的推广应用,
致使伴生气中 CO2 含量逐渐升高,给低温深冷轻烃

回收工艺的正常运行带来了很大的影响。 如某油田

天然气处理厂现役的低温深冷工艺,由于油田 CO2

驱油技术的应用使得原料气中 CO2 含量超出了工

艺设计的规定值,除导致脱甲烷塔上部出现 CO2 冻

堵外,脱甲烷塔塔底的高浓度 CO2 物流在脱乙烷塔

内会生成 CO2-C2H6 共沸物,导致生产的乙烷产品

纯度不满足油气田液态乙烷企业标准[8] 的要求,直
接影响了天然气处理厂的经济效益。 对于 CO2 -
C2H6 共沸物的分离,Tavan 等[9] 提出了化学吸附的

方法,发现当 CO2 的浓度较高时,需要大量的溶剂

进行 CO2 吸附,造成操作安全和资本投入大的问

题;而 Lastari 等[10] 和 Ebrahimzadeh 等[11] 先后提出

以脱乙烷塔底的物流作为添加剂的萃取精馏工艺,
可以打破 CO2 -C2H6 共沸物,得到高纯度的 CO2 和

C2H6 产品,萃取精馏塔生成的液态二氧化碳可以直

接用于 EOR(enhanced oil recovery)技术,但脱乙烷

塔塔底物流成分组成复杂,其对萃取精馏效果的影

响还需进一步分析。 笔者基于萃取精馏原理和现役

的低温深冷轻烃回收工艺,采用 Aspen Hysys 软

件[12]进行 CO2-C2H6 共沸特性分析以及 CO2 -C2H6

共沸物萃取精馏流程的设计与优化,确定最佳操作

参数以及添加剂,遴选出年总成本 TAC(total annual
cost)最佳的萃取精馏流程,并基于添加剂的循环使

用进行现役流程的改进设计。

1摇 CO2-C2H6 共沸特性与分离方法

1郾 1摇 CO2-C2H6 共沸特性

采用 PR 状态方程进行 CO2 -C2H6 共沸特性分

析。 图 1 为压力为 2郾 8 MPa 时,CO2 -C2H6 体系的

T-xy相图。 由图 1 可以看出,随着精馏温度降低到

-13郾 5 益时,CO2-C2H6 体系出现了共沸点,此时形

成 CO2 -C2H6 共沸物且摩尔组成为 0郾 678 CO2 和

0郾 322 C2H6。 共沸物是两组分或多组分的液体混合

物,在恒定压力下沸腾,此时气相与液相有完全相同

的组分与沸点,不能通过常规的精馏或分馏方法[13]

进行分离。

图 1摇 CO2-C2H6 体系的 T-xy 相图

Fig. 1摇 T鄄xy diagram of CO2 鄄C2H6 system

1郾 2摇 CO2-C2H6 共沸物分离方法选取

1郾 2郾 1摇 变压精馏法

变压精馏[14鄄15] 利用二元混合物系对拉乌尔定

律产生偏差的特点,改变压力可以打破常压下形成

的二元共沸点或改变其共沸物组成,通过变压精馏

可以在塔顶或塔底得到一个高纯度组分。 图 2 为

图 2摇 不同压力下 CO2-C2H6 体系的三维相图

Fig. 2摇 TP鄄xy diagram of CO2 鄄C2H6

system at different pressures

CO2-C2H6 体系的 TP-xy 相图。 由图 2 可知,随着

CO2-C2H6 体系压力增大,二氧化碳与乙烷的相对

挥发度增大,共沸物组成中二氧化碳的物质的量分

数增大,从 0郾 1 MPa 变化到 4郾 0 MPa 时,共沸物中

CO2 组分的物质的量分数由 0郾 525 增加到 0郾 7;当压
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力增大到 4郾 0 MPa 时,CO2 -C2H6 体系中仍然存在

共沸物,继续增大压力不仅对共沸物组成已无明显

的影响,而且还导致共沸物生成温度升高,增大了低

温工艺时共沸物生成的风险。 该方法对 CO2 -C2H6

体系的分离不彻底,无法获得高纯度的 C2H6 和

CO2,因此变压精馏不适用于 CO2-C2H6 共沸体系。
1郾 2郾 2摇 萃取精馏法

萃取精馏法[16鄄18]是将添加剂通入萃取精馏塔,
通过改变共沸物组分的相对挥发度,即添加剂对重

组分的相互作用力大于对轻组分的相互作用力,优
先把一种组分从塔底分离出来,另一种组分作为高

纯馏出物,达到共沸物分离的目的。 根据相似相容

的原则,选取乙烷的同系物作为添加剂,可以直接获

取添加剂且避免杂质的加入。 Hong 等[19]提供了 n-
C5H12-CO2-C2H6 的相平衡数据,且 n-C5H12与 CO2

-C2H6 共沸成分有足够的沸点差,采用 Aspen Plus
软件分析 n-C5H12作为添加剂的萃取效果。 图 3 为

压力 p= 2郾 8 MPa 时,添加剂 n-C5H12 的物质的量

分数对 CO2-C2H6 体系的气液平衡的影响。 由图

3 可知,随着 n-C5H12 物质的量分数增加,二氧化

碳与乙烷的相对挥发度增大(图 3 中黑线箭头所

示);当 n-C5H12的物质的量分数为 0郾 19 时,CO2 -
C2H6 体系的共沸点消失,便可得到高纯度的二氧

化碳和乙烷产品。 可见,萃取精馏法适用于 CO2 -
C2H6 共沸物的分离。

图 3摇 CO2-C2H6-n-C5H12体系的三元相图

Fig. 3摇 Ternary diagram of CO2-C2H6-n-C5H12 system

1郾 2郾 3摇 萃取精馏法的添加剂分析

采用与图 3 相同的方法,分析 C3H8、n-C4H10、i
-C4H10 和 i -C5H12 分别作为添加剂时打破 CO2 -
C2H6 共沸体系所需的最小物质的量分数,结果如图

4 所示(图 4 的测试压力与图 3 的压力一致,即 p =
2郾 8 MPa)。 由图 4 可知,单组分轻烃作为添加剂的

萃取精馏法均可进行 CO2 -C2H6 共沸物的分离,且
打破该二元共沸体系所需添加剂的最小物质的量分

数随着轻烃 C 原子数增加而减少;对于同素异构体

轻烃,异构烷烃(沸点高)所需添加剂的物质的量分

数小于正构烷烃。 此外,由图 3 和图 4 的结果可以

推断:轻烃的混合物作为添加剂也可以打破 CO2 -
C2H6 的共沸混合物。 有学者[20鄄22] 研究混合组分添

加剂的萃取效果取得了满意的结果。 因此在 CO2 -
C2H6 共沸物萃取精馏流程的设计研究中,进行了混

合添加剂萃取效果分析。

图 4摇 打破 CO2-C2H6 共沸物所需添加剂的物质的量分数

Fig. 4摇 Mole fraction of additive required to break
CO2-C2H6 azeotrope

2摇 萃取精馏流程的设计与优选

2郾 1摇 状态方程选取

汽液平衡热力学模型的准确选取对于萃取精馏

流程的设计、操作和优化有重要的指导作用,但是萃

取精馏过程的复杂性以及低温操作特性,并且涉及

到多组分,单靠试验数据无法满足工程实际应用的

要求[23鄄25]。 因此利用 Aspen Plus 的物性数据回归系

统[26]对试验数据进行回归,而物性方法的准确选择

又是决定模拟结果准确性的关键步骤。 物性方法的

选择取决于物系的非理想程度和操作条件,即根据

物系的特点和操作温度、压力进行选择。 对于非极

性体系 CO2 -C2H6,适宜采用状态方程( equation of
state,简称 EOS)进行气液平衡试验数据的回归,并
采用平均绝对误差(average absolute deviation,简称

AAD)的方法进行状态方程的选取,表示为

eAAD = 1
n移

n

i = 1

xexp
i - xcal

i

xcal
i

. (1)

式中,xexp
i 、xcal

i 分别为试验值和回归值;n 为数据个

数。
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表 1 给出了 RK、SRK 和 PR 状态方程回归 CO2

-C2H6 体系气液平衡数据的结果。 由表 1 可知,PR
状态方程的气相与液相的平均绝对误差最小。 因此

采用 PR 状态方程进行 CO2 -C2H6 萃取精馏流程模

拟。
表 1摇 不同状态方程对应的平均绝对误差

Table 1摇 Average absolute deviation of different EOS

状态

方程

平均绝对误差 / %

CO2

液相 气相

C2H6

液相 气相

参考文献

PK 0郾 039 5 3郾 335 6 0郾 039 0 4郾 595 2
SRK 0郾 040 1 3郾 366 3 0郾 038 5 4郾 509 5
PR 0郾 039 3 3郾 353 4 0郾 035 6 4郾 300 7

Nagahama 等[27]

2郾 2摇 萃取精馏流程设计

图 5 为现役低温深冷回收工艺脱甲烷塔之后部

分的工艺及其运行结果。 图 5 中,脱乙烷塔、脱丙烷

塔、脱丁烷塔的塔底压力分别为 2郾 76、1郾 21、0郾 81
MPa。 由图 5 可知,脱乙烷塔(DEC)塔顶馏出物中,
CO2和 C2H6 组分分别占 22郾 38% 和 77郾 58% (物质

的量组成),乙烷产品的纯度远低于该工艺的乙烷

产品设计规格要求(乙烷产品纯度不低于 95% ),原
因在于在脱乙烷塔的中上部存在 CO2-C2H6 共沸物

生成现象,阻碍了乙烷的进一步分离与提纯。 因此

考虑在 DEC 的上游增加萃取精馏塔( EDC) 进行

CO2-C2H6 共沸物的分离。
设计的萃取工艺流程如图 6 所示。 EDC 进料

物流来自于脱甲烷塔(DMC)底的出流物流,EDC 塔

顶馏出高纯度 CO2 产品,塔底馏出的混合物———
C2H6 和 C3+较重的轻烃作为 DEC 的进料物流;DEC
塔顶馏出高纯度乙烷产品,塔底馏出物后续在脱丙

烷塔(DPC)和脱丁烷塔(DBC)顺序进行丙烷和丁

烷的回收。 采用 Aspen Hysys 模拟软件进行萃取精

馏流程的模拟优化计算,并根据液化石油气规范[28]

对萃取精馏流程作统一规定: EDC 塔顶的二氧化碳

产品的纯度为 0郾 95; DEC 塔顶的乙烷产品的纯度

为 0郾 96;DPC 塔顶的丙烷产品的纯度为 0郾 98;DBC
塔顶的丁烷产品的纯度为 0郾 95;DEC、DPC 和 DBC
操作参数的规定保持与现役流程一致。

图 5摇 现役运行的低温精馏流程

Fig. 5摇 Conventional cryogenic distillation process

2郾 3摇 萃取精馏流程优选

精馏是重要的分离技术,其工业用途广泛,效益

显著,但其能源需求超过工厂运营成本的 50% [29]。
萃取精馏塔可以通过优选合适的添加剂和适当增加

塔板数目来降低分离过程中的能耗。 但塔板数目增

加,在降低萃取精馏塔操作成本的同时,也增大了设

备投资成本。 因此以年总成本[30](TAC)为目标函

数进行了纯组分添加剂(pure component additive,简
称 PCA)流程和混合组分添加剂(mixed component
additive,简称 MCA)流程的经济性评价。

表 2 为优化出的纯组分添加剂 ( C3H8、 n -
C4H10、i-C4H10、n-C5H12和 i-C5H12)和混合组分添

加剂(图 7)的最佳设计方案以及相应的工艺操作参

数。 其中混合组分添加剂的配比原则如下:
(1)MCA-1、MCA-2、MCA-3 和 MCA-4 遵照

C3H8 逐渐减少以及 n-C4H10、i-C4H10、n-C5H12和 i-
C5H12等分的配比原则;

(2)MCA-5 和 MCA-6 遵照 n-C4H10& i-C4H10

和 n-C5H12& i-C5H12同素异构体等分的配比原则。
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图 6摇 低温萃取精馏流程

Fig. 6摇 Cryogenic extractive distillation process

表 2摇 萃取精馏流程的设计方案

Table 2摇 Design schemes of EDC

萃取精馏流程

萃取精馏塔

塔板总数
添加剂

进料塔板
原料进
料塔板

溶剂比 回流比
冷凝器

能耗 / kW
再沸器

能耗 / kW

流程总能耗

总能耗 /
kW

年总成本 /
(106＄·a-1)

PCA

C3H8 50 8 28 0郾 288 4郾 67 257郾 2 463 3 566 1郾 17
n-C4H10 45 2 22 0郾 281 3郾 82 224郾 4 497郾 6 4 113 1郾 34
i-C4H10 50 3 21 0郾 309 4郾 00 235郾 8 520 4 617 1郾 50
n-C5H12 35 2 22 0郾 260 3郾 59 188郾 9 465郾 3 3 716 1郾 21
i-C5H12 35 2 20 0郾 267 3郾 65 198郾 2 483 3 683 1郾 19

MCA

MCA-1 50 3 30 0郾 246 4郾 45 247郾 7 465郾 7 3 698 1郾 21
MCA-2 50 2 33 0郾 239 4郾 29 233郾 3 458郾 2 3 777 1郾 24
MCA-3 45 2 26 0郾 229 4郾 13 230郾 8 465郾 8 3 835 1郾 25
MCA-4 35 2 20 0郾 271 3郾 76 201郾 3 470郾 7 4 058 1郾 31
MCA-5 40 2 22 0郾 295 3郾 85 217郾 7 491郾 3 4 581 1郾 48
MCA-6 35 2 20 0郾 267 3郾 60 193郾 4 484郾 7 3 529 1郾 15

现役运行流程 — — — — — — — 3788 1郾 18

图 7摇 混合添加剂组分构成

Fig. 7摇 Composition distribution of MCA

摇 摇 由表 2 可知,纯组分添加剂流程时,C3H8 作为

添加剂的低温萃取精馏流程所需要的总能耗和相应

的 TAC 最小;混合组分添加剂流程时,对比 MCA-
1、MCA-2、MCA-3 和 MCA-4 发现:随着混合添加

剂中 C3H8 物质的量分数减少,流程所需的总能耗

和 TAC 逐渐增大;当混合添加剂为 MCA-6(其组成

为物质的量分数均为 0郾 5 的 n-C5H12 和 i-C5H12 )
时,所需的总能耗和 TAC 最小,由此可得混合添加

剂工艺的经济效益高于纯组分添加剂,与现役运行

的低温深冷回收工艺相比,TAC 降低 2郾 54% ,总能

耗降低 6郾 84% ,乙烷产品纯度由 77郾 58% 提高到

96% ,完全满足油气田液态乙烷产品要求[6]。
2郾 4摇 自循环混合添加剂萃取精馏流程设计

由图 6 所示的低温萃取精馏流程可知,脱丁烷

塔底的产物主要组成为 C4 和 C5 的烃组分,且 C5 组

分的占比最高,是与混合添加剂 MCA-6 最为接近

的流程自产产品,作为添加剂供应便利且流程改进

最简便,因此考虑将部分脱丁烷塔塔底产物回流至

萃取精馏塔,作为打破 CO2 -C2H6 共沸物的混合添

加剂,流程设计及运行结果如图 8 所示。 该流程实

现了添加剂的自取回收和循环使用。 图 9 为低温萃

取精馏流程的经济性比较。 与图 6 所示的 MCA-6
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添加剂流程相比,在保持相同产品纯度要求的情况

下,图 8 所示的自循环添加剂低温萃取精馏流程其

总能耗和年总成本分别增大了 17郾 74%和 25郾 22% 。
分析认为:图 8 中作为添加剂的脱丁烷塔塔底物流

中,C5 组分物质的量分数(0郾 502 6)比混合添加剂

MCA-6 的 C5 物质的量分数(100% )减少,虽然增

加了 C4 组分物质的量分数,但相比于 MCA-6 添加

剂,其萃取能力降低,需加大流量才能达到规定的处

理指标。 (2)自循环流程的添加剂 /进料的比值由

MCA-6 的 0郾 267 增大到 0郾 379,即流程的处理量增

大,导致整个流程的能耗有所增大;但该流程的改进

简单方便且流程短,便于现场实现,且生产产品质量

高,萃取分离 CO2 -C2H6 共沸物所需添加剂为流程

自产产物,供应便利。 综合来看,改进工艺具有很好

的实用性和应用价值。

图 8摇 自循环混合添加剂低温萃取精馏流程

Fig. 8摇 Cryogenic extractive distillation process with mixed component additive

图 9摇 低温萃取精馏流程经济性对比

Fig. 9摇 Economic comparison of cryogenic
extractive distillation process

3摇 结摇 论

(1)采用 PR 热力学模型设计的纯组分和混合

组分低温萃取精馏流程均实现了二氧化碳和乙烷产

品的高纯度双回收。 与现役流程相比,实现了 95%
纯度 CO2 以及 96% 纯度 C2H6 的产品回收,乙烷产

品的纯度提高了 24郾 3% 。
(2)采用以年总成本 TAC 为经济评价标准,优

化出萃取精馏流程的最佳设计方案以及相应的工艺

操作参数。 当添加剂为纯组分时,C3H8 作为纯组分

添加剂的四塔萃取精馏流程的 TAC 最小;当添加剂

为混合组分时,MCA-6 作为添加剂的四塔萃取精馏

流程的 TAC 最小,为设计的最佳萃取精馏流程,其
经济效益最好,相比于现役低温深冷回收工艺 TAC
降低 2郾 54% 。

(3)相比于最佳萃取精馏流程,改进的添加剂

循环流程实现了添加剂的循环利用,在达到同样的

高产品纯度同时,流程总能耗和 TAC 虽有所升高,
但该改进流程非常便于现场实现,结合产品效益,更
具适用性和高效性。
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