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摘　要　中国石油西南油气田公司川西北矿区江油轻烃厂回收装置采用透平膨胀机单机膨胀制冷工艺，回收中坝气田天然气中

C3 以上组分，因仅配备了排气量为（16 ～ 17）×104 m3/d 的低压气增压机组，在目前天然气处理量为 40×104 m3/d、高压原料气量

最低时仅有 17×104 m3/d、原料气压力由 3.65 MPa 降到 2.80 MPa 左右的情况下，出现了透平膨胀机的膨胀比和冷凝效率降低、低

温制冷系统冷量不足、液烃产品产量和 C3
+ 收率下降等问题，同时，也直接影响着装置的安全、平稳运行。为了提高回收装置的 C3

+

收率，提出了 4 种工艺改造方案 ：①残余气循环工艺（RSV）；②直接换热工艺（DHX）；③原料气增压的单级膨胀（ISS）工艺 ；

④原料气增压＋ DHX 工艺。对比上述 4 种方案的轻烃收率、能耗和经济性后认为 ：上述第三种方案，即原料气增压的单级膨胀工

艺静态投资回收期较短（0.74 年），C3 收率为 89.43%、液化气产量为 19.04 t/d，分别较原工艺提高了 46.32% 和 42.94%，同时其单

位能耗较低，具有更好的经济效益，适合于该装置的工艺改造。
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Abstract: The single expansion refrigeration process of turbo expanders is used in the Jiangyou light ends unit to recover C3

+
 components 

of natural gas produced from the Zhongba Gasfield, Sichuan Basin. At present, its natural gas processing capacity is 40×104 m3/d, the min-
imum high-pressure and feed gas volume is 17×104 m3/d and the feed gas pressure drops from 3.65 to 2.80 MPa. Only a low-pressure gas 
booster set with gas discharge of (16-17)×104 m3/d is equipped, so expansion ratio and condensing efficiency of turbo expanders reduce, 
the cooling capacity of low-temperature refrigeration is insufficient and liquid hydrocarbon production and C3

+ yield drop. Besides, the 
safety and smooth operation of the units are directly influenced. Thus, four process transformation schemes were put forward for C3

+ yield 
increase of the light ends unit, including the Recycle Split-Vapor (RSV), the Direct Heat Exchange (DHX) process, the Industry-Standard 
Single-stage (ISS) turbo-expander process, and the combined ISS-DHX process. Then, these four programs were compared in terms of 
the light ends recovery ratio, energy consumption and economical efficiency. As a result, with the ISS expander process was adopted, the 
static investment payback period became as short as 0.74 yr., the C3 yield ratio and liquefied gas production was up to 89.43% and 19.04 t/d, 
respectively, which is increased by 46.32% and 42.94% compared with the primary ones. And furthermore, this scheme helped decrease 
energy consumption and enhance economic benefit of this unit. Therefore, the ISS process is worth being recommended and mostly suit-
able for the process transformation of the unit.   
Keywords: Sichuan Basin; Zhongba Gasfield; Natural gas; Light ends unit; Recycle Split-Vapor (RSV); Direct Heat Exchange (DHX); 
C3

+ yield; Liquefied gas production; Reconstruction program comparison and selection
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位于四川盆地西北部的中国石油西南油气田公

司川西北气矿江油轻烃厂（以下简称江油轻烃厂）

45×104 m3/d 轻烃回收装置采用透平膨胀机单级膨胀

制冷工艺回收中坝气田不含硫天然气中的轻烃资源。

该装置始建于 1978 年，原为原油稳定试验装置，后

于 1984 年改扩建为 7×104 m3/d 膨胀机制冷轻烃回收

试验装置；1986 年随着该区上三叠统须家河组二段

气藏气量递增，又扩建为 30×104 m3/d 轻烃回收装置，

1996 年后对装置仪表、设备等进行多次技术改造；

2001 年装置处理气量再增加，进一步扩建为 45×104 
m3/d，原料天然气最高处理量达到 51×104 m3/d。目

前，原料天然气量降到 40×104 m3/d 左右，其中高压

原料气量最低时仅有 17×104 m3/d，原料气压力也由

3.65 MPa 降到了 2.8 MPa 左右，导致膨胀比、冷凝

效率和 C3
+ 收率下降，液烃产品产量由原来的 26 t 降

至 21 t 左右。同时，高压原料天然气量及原料气压

力的不断降低，还直接影响着装置的安全、平稳运

行以及产品产量。

1　装置现状与存在的主要问题

1.1　天然气气质

轻烃回收装置高压原料气处理量为 23×104 m3/
d，低压原料气处理量为 17×104 m3/d，低压气的压

力为 0.7 MPa，高压气的压力为 2.8 MPa，原料气进

冷箱前的压力为 2.75 MPa，温度为 25 ℃。进装置原

料天然气的组成如表 1 所示。

表 1　原料气（干基）组成表 1）

日期 C1 C2 C3 iC4 nC4 iC5 nC5 C6
+ CO2 N2 He H2

2011-03-14 90.84% 5.81% 1.61% 0.14% 0.37% 0.12% 0.10% 0.18% 0.53% 0.27% 0.02% 0.01%
2011-12-20 90.77% 5.82% 1.62% 0.32% 0.36% 0.12% 0.09% 0.08% 0.52% 0.27% 0.02% 0.01%
2012-12-10 90.79% 5.80% 1.60% 0.33% 0.38% 0.12% 0.10% 0.10% 0.52% 0.24% 0.01% 0.01%
2013-01-11 90.79% 5.80% 1.60% 0.32% 0.37% 0.13% 0.10% 0.10% 0.52% 0.24% 0.01% 0.01%
2013-03-15 91.56% 5.50% 1.22% 0.13% 0.43% 0.30% 0.19% 0 0.25% 0.42% 0 0
2014-10-23 90.79% 6.20% 1.56% 0.34% 0.33% 0.10% 0.07% 0 0.59% 0.02% 0 0

　　　　　  注：1）各组分的组成以摩尔分数计，下同　

根据表 1 可知，原料天然气组成比较稳定，其

中 C3 含量约为 1.6%，C3
+ 含量为 2.5% ～ 2.6%，不

含 H2S，CO2 含量较低。

1.2　装置工艺流程及运行现状

1.2.1　装置工艺流程

江油轻烃厂回收装置工艺流程如图 1、2 所示，

包括低压气增压和凝液回收两部分。

来自部分井口的低压天然气经增压后与来自井

口的高压天然气汇合，再进入装置的原料气进口卧

式分离器，分离出原料气带来的游离液体和杂质等，

然后进入立式分离器利用离心力的作用进一步分离，

最后进入分子筛干燥器以除去其所含的气相饱和水。

经干燥过滤后的天然气进入冷箱与干气换冷后进入

膨胀机进口低温分离器，其中顶部分离出的气相进

入透平膨胀机膨胀降温并部分冷凝，离开膨胀机的气

液混合物进入脱乙烷塔顶部的分离空间，分离出的液

烃为脱乙烷塔的顶部提供回流。低温分离器底部出来

的液相经过节流膨胀降温后，再经冷箱与原料气复热

作为脱乙烷塔中部进料。从脱乙烷塔顶部出来的气

相经冷箱回收冷量后，由膨胀机组同轴的增压机增

压。脱乙烷塔底部出来的轻烃进入脱丙丁烷塔中部，

在塔顶得到液化石油气，在塔釜获得稳定轻烃。

图 1　低压原料气原增压流程图



集  输  与  加  工· 78 · · 79 ·第 36 卷第 3期

图 2　轻烃回收原流程图

1.2.2　装置运行参数

装置主要节点运行参数如表 2 所示。

由表 2 可知，目前轻烃厂主要节点运行参数

与设计值均存在一定偏差 ：天然气进冷箱压力低

于设计值 3.6 MPa，膨胀端进气温度高于设计值

等。

表 2　装置主要节点运行与设计参数表

项  目
不同日期的操作参数

设计参数
2012-12-15 2013-01-15 2013-05-15 2014-10-23

处理量（高压气＋低压气）/(104 m3·d-1) 24.78 ＋ 16.54 8.55 ＋ 17.58 21.69 ＋ 13.33 19.25 ＋ 17.34 45.00
原料气进冷箱温度 /℃ 21.32 21.80 31.50 24.12 /
原料气进冷箱压力 / MPa 2.78 2.75 2.75 2.76 3.60
干气进冷箱温度 /℃ -73.55 -75.53 -71.30 -74.11 -78.00
液烃进冷箱温度 /℃ -62.67 -68.48 -69.23 -41.28 /
液烃出冷箱温度 /℃ -29.83 -29.69 -27.89 -27.40 -20.00
膨胀机膨胀端进气温度 /℃ -56.73 -55.07 -53.00 -54.00 -62.00
膨胀机膨胀端出口温度 /℃ -69.59 -74.70 -74.00 -71.02 -85.00
脱乙烷塔再沸器温度 /℃ 45.33 46.28 46.97 51.28 /
膨胀机膨胀端入口压力 / MPa 2.76 2.74 2.73 2.67 3.45
膨胀机膨胀端出口压力 / MPa 1.58 1.69 1.52 1.55 1.90
外输干气压力 / MPa 1.59 1.21 1.75 1.51 1.90

1.2.3　装置轻烃收率及产品现状

2012 年 7 月 1 日 GB 11174—2011《液化石油气》

取代 GB 11174—1997《液化石油气》正式实施，新

增对液化气的（C3 ＋ C4）烃类组分含量不小于 95%

的规定。目前液化气产品质量不满足 GB 11174—
2011《液化石油气》的质量标准。 

在处理量为 40×104 m3/d 时，通过调整分馏

系统的操作参数，液化气质量分别执行新标准 GB 

11174—2011《液化石油气》和旧标准 GB 11174—
1997《液化石油气》，液烃产量对比结果见表 3。

表 3　新旧国家标准要求下的液烃产量对比表

项目
GB 11174—1997
《液化石油气》

GB 11174—2011
《液化石油气》

C3 收率 65.17% 61.12%
C3

+ 收率 78.78% 78.28%
液化气产量 /（t·d-1） 16.15 13.32
轻油产量 /（t·d-1） 5.10 6.01
液烃总产量 /（t·d-1） 21.25 19.33

由表 3 可知，GB 11174—2011《液化石油气》

要求 C3 收率为 61.12%、C3
+ 收率为 78.28%。执行新

的国家标准亦影响了装置的收率和液体产量。
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1.3　装置轻烃收率下降的原因

1）目前，来自井口的低压气气量逐步增加，

高压气压力亦在降低（压力由 3.65 MPa 降到了 2.8 
MPa 左右），而轻烃厂仅配备了排气量为（16 ～ 17）
×104 m3/d 的低压气增压机组。因此，装置进气压力

降低，导致膨胀机的膨胀比降低、制冷效率下降，低

温制冷系统冷量不足。

2）执行新的国家标准 GB 11174—2011《液化石

油气》后，要求液化气的（C3 ＋ C4）烃类组分含量

不小于 95%，对装置的现场操作参数及液化气产量、

装置的轻烃收率影响明显。

2　工艺改造方案

针对装置存在的问题，提出了残余气循环工艺

（RSV）、直接换热工艺（DHX）、原料气增压的单级

膨胀（ISS）方案及原料气增压＋ DHX 工艺方案这 4
种工艺改进方案。

2.1　方案 1 ：残余气循环工艺（RSV）方案

RSV 工艺流程如图 3 所示。

图 3　RSV 工艺流程图

原料气换热降温后进入低温分离器，从低温分

离器出来的部分气相进入冷箱，与脱乙烷塔塔顶出

来的气相换热冷凝后，再节流闪蒸进入脱乙烷塔塔

顶，另一部分气相经膨胀机膨胀降温后入塔。低温

分离器出来的部分液相随低温分离器出来的部分气

相进入塔顶换热器，另一部分液相经节流后直接进

入塔中部。脱乙烷塔顶部分残余气（干气）再压缩

后进入冷箱与脱乙烷塔塔顶气换热过冷，然后再节

流降压作为塔顶进料，提供脱乙烷塔顶的乙烷回流

物流 [1-7] 。
RSV 工艺适用于富含 CO2 轻烃的回收。由于脱

甲烷或者脱乙烷塔顶温度较低，若天然气中富含 CO2

则容易出现 CO2 在塔顶冻堵，RSV 工艺对轻烃回收

工程中防止 CO2 冻堵效果良好 [8] 。
RSV 工艺主要节点运行参数（设计值，下同）

如表 4 所示。

表 4　RSV 工艺主要节点运行参数表

项  目 数值

进装置原料气温度 /℃ 20.00
干气进冷箱温度 /℃ -82.96
循环干气出冷箱温度 /℃ -73.00
膨胀端进气温度 /℃ -55.00
膨胀端出气温度 /℃ -83.80
脱乙烷塔塔底温度 /℃ 57.85
脱丙烷塔顶温度 /℃ 46.37
液烃进脱乙烷塔温度 /℃ -65.33
低温分离器液相分割比（塔顶进样量 /塔中部进样量） 8.5/1.5
原料气进装置压力 / MPa 2.80
原料气进换热器温度 /℃ 35.00
干气进换热器温度 /℃ -46.24
气液混合物出冷箱 2 温度 /℃ -75.00
膨胀端入口压力 / MPa 2.62
膨胀端出口压力 / MPa 1.50
脱乙烷塔顶压力 / MPa 1.25
脱丙烷塔顶压力 / MPa 1.05
干气循环分割比（干气循环量 / 外输干气量） 2/8
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在该工艺参数下，装置的液烃产量和轻烃收率

如表 5 所示。

工艺优化后该轻烃回收装置的产品组成如表 6

所示。

由表 5、6 可知，RSV 工艺显著提升了 C3 收率

及 C3
+ 收率，液化气质量满足新国家标准要求。

该工艺改造的主要工程量如表 7 所示。

表 5　RSV 工艺的液烃产量和轻烃收率表 1）

项  目 结果

C3 收率 81.87%
C3

+ 收率 88.88%
液化气产量 /(t·d-1) 17.29
轻油产量 /(t·d-1) 6.39
单位液烃能耗 2）/(106 kJ·t-1) 1.89
单位处理量能耗 2）/[106 kJ·(10 4 m3)-1] 1.18

           注：1）装置处理量为 40×104 m3/d ；2）能耗统计范围包括分子筛、丙

烷压缩机、残余气压缩机、脱乙烷塔、液化气塔的再沸器等所需要的能耗

表 6　RSV 工艺的产品组成表

项目  C1  C2  C3  iC4  nC4 iC5  nC5  C6
+ CO2  N2 He  H2

干气 93.01% 5.83% 0.32% 0.02% 0.01% 0 0 0 0.31% 0.50% 0 93.01% 
液化气 0 2.47% 59.79% 16.67% 18.53%  1.96%  0.56%  0.02% 0 0 0 0 
轻油 0 0  0.04%  0.51%  2.49% 20.96% 19.60% 56.40% 0 0 0 0 

表 7　RSV 工艺改造的主要工程量及设备投资表

设备名称 现所需规格 设备价格 / 万元

换热器 换热面积 695.3 m2 200
冷箱 换热面积 803.8 m2 300
压缩机 新增排气量为 10×104 m3/d 350
管线仪表改造 / 150

2.2　方案 2 ：直接换热工艺（DHX）方案

DHX 工 艺 是 加 拿 大 埃 索 资 源 公 司 (Esso 
Resources Canada Ltd.) 于 1984 年首先提出并在位于

Alberta 省 Calgary 的 Judy Creek 装置上实践成功的工

艺。DHX 工艺流程如图 4 所示。

图 4　DHX 工艺流程图

原料气经过冷箱Ⅰ降温进入低温分离器后被分

为气、液两相，低温分离器底部出来的液烃经节流

后回冷箱Ⅰ换热再进入脱乙烷塔。低温分离器顶部

的气相通过膨胀机膨胀降温后从重接触塔底部进入，

从脱乙烷塔顶出来的气相过冷箱Ⅱ后从 DHX 塔顶部

进入，同低温分离器出来的气相逆流接触 [8]。重接

触塔底的液相通过泵注入脱乙烷塔。塔顶脱出富含

乙烷的气体进入冷箱Ⅱ与 DHX 塔顶干气换热后进入

DHX 塔顶部。离开冷箱Ⅱ的干燥天然气进入冷箱Ⅰ，

与原料天然气换热后外输 [9-10]。

该工艺实质是将脱乙烷塔回流罐的液烃经降温

后进入重接触塔，进一步吸收低温分离器出来气相中

含有的 C3
+ 组分，从而提高 C3

+ 收率 [11]。利用 DHX
工艺可很容易对现有的膨胀制冷工艺加以改造且投

资较低。采用 DHX 工艺，在相同条件下可使 C3
+ 收

率大幅提高 [12-15]。

DHX 工艺主要节点运行参数（设计值，下同）

如表 8 所示。
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表 8　DHX 工艺主要节点运行参数表

项  目 数值

进装置原料气温度 /℃ 20.00

原料气进冷箱Ⅰ温度 /℃ 24.00

干气进冷箱Ⅱ温度 /℃ -88.89

干气进冷箱Ⅰ温度 /℃ -21.69

膨胀端进气温度 /℃ -56.00

膨胀端出气温度 /℃ -77.69

液烃进脱乙烷塔温度 /℃ -25.00

原料气进装置压力 / MPa 2.80

脱乙烷塔顶压力 / MPa 1.40

脱丙烷塔顶压力 / MPa 1.05

膨胀端入口压力 / MPa 2.60

膨胀端出口压力 / MPa 1.50

脱乙烷塔塔底温度 /℃ 63.61

脱丙烷塔顶温度 /℃ 53.31

在该工艺参数下，装置的液烃产量和收率如表 9
所示。

表 9　DHX 工艺的液烃产量和轻烃收率表 1）

项  目 结果

C3 收率 75.07%
C3

+ 收率 85.53%
液化气产量 /(t·d-1) 16.57
轻油产量 /(t·d-1) 6.57
单位液烃能耗 2）/(106 kJ·t-1) 0.93
单位处理量能耗 2）/[106 kJ·(10 4 m3)-1] 0.57

               注：1）装置处理量为 40×104 m3/d ；2）总能耗统计范围包括分子筛、
脱乙烷塔和液化气塔的再沸器等所需要的能耗

工艺优化后该轻烃回收装置的产品组成如表 10
所示。

由表 9、10 可知，DHX 工艺显著提升了 C3 及
C3

+ 收率，液化气质量满足新国家标准的要求。

该工艺改造的主要工程量如表 11 所示。

表 10　DHX 工艺装置的产品组成表

项目 C1 C2 C3 iC4 nC4 iC5 nC5 C6
+ CO2 N2 He H2

干气 89.81% 8.91%  0.66% 0 0 0 0 0 0.30% 0.31% 0 0
液化气 0 2.25% 57.43% 18.01% 19.56%  2.17%  0.58%  0.01% 0 0 0 0
轻油 0 0  0.06%  0.62%  2.38% 19.32% 18.24% 59.38% 0 0 0 0

表 11　DHX 工艺改造的主要工程量及设备投资表

设备名称 现所需规格
设备价格 /

万元

冷箱Ⅰ 换热面积 825.3 m2 300
冷箱Ⅱ 换热面积 551.6 m2 240
DHX 塔 Ø2 500 mm×10 000 mm×10 mm 250
管线仪表改造 / 150

2.3　方案 3 ：原料气增压 + 单级膨胀（ISS）方案

由于现有低压气压缩机组的压缩效果不佳，更

换性能较好的压缩机组，此外，近年来高压气压力

亦在逐渐下降，目前高压气进厂压力仅为 2.8 MPa，
且随着气田开发，高压气压力有进一步降低的趋势，

也需要对高压气进行增压。于是，ISS 工艺的流程如

图 5 所示。

图 5　ISS 工艺流程图

将低压原料气先利用压缩机组增压到 2.8 MPa
后，与高压原料气混合，再共同增压到原料气进装

置压力的设计值 3.6 MPa，从总体上提高原料气进入

冷箱时的压力，给膨胀机膨胀制冷提供足够的压差。

ISS 工艺的主要节点运行参数（设计值，下同）

如表 12 所示。
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   表 12　ISS 工艺主要节点运行计参数表

项  目 数值

进装置原料气温度 /℃ 20.00
原料气进冷箱温度 /℃ 22.00
干气进冷箱温度 /℃ -85.43
液烃进冷箱温度 /℃ -69.04
膨胀端进气温度 /℃ -54.50
膨胀端出口温度 /℃ -85.87
脱乙烷塔塔底温度 /℃ 59.00
脱丙烷塔顶温度 /℃ 52.67
原料气进装置压力 / MPa 3.60
原料气进冷箱压力 / MPa 3.55
干气出冷箱温度 /℃ 11.83
液烃出冷箱温度 /℃ -20.00
膨胀端入口压力 / MPa 3.40
膨胀端出口压力 / MPa 1.50
脱乙烷塔顶压力 / MPa 1.20
脱丙烷塔顶压力 / MPa 1.05

在该工艺参数下，装置的液烃产量和收率如表

13 所示。

表 13　ISS 工艺的液烃产量和轻烃收率表 1）

项  目 结果

C3 收率 89.43%

C3
＋收率 92.97%

液化气产量 /（t·d － 1） 19.04

轻油产量 /（t·d － 1） 6.41 

单位液烃能耗 2）/（106 kJ·t － 1） 0.94

单位处理量能耗 2）/[106 kJ·（10 4 m3）－ 1] 0.59
　          注：1）装置处理量为 40×104  m3/d；2）总能耗统计范围包括分子筛、
脱乙烷塔和液化气塔的再沸器等所需要的能耗

ISS 工艺优化后该轻烃回收装置的产品组成如表

14 所示。

表 14　ISS 工艺优化后装置的产品组成表

项目 C1 C2 C3 iC4 nC4 iC5 nC5 C6
+ CO2 N2 He H2

干气 89.86% 8.91%  0.60%  0.02%  0.01% 0 0 0 0.30% 0.32% 0 0
液化气 0 2.45% 58.19% 17.36% 19.45%  2.08%  0.47% 0 0 0 0 0
轻油 0 0 0  0.14%  0.86% 19.78% 18.87% 60.35% 0 0 0 0

由表 13、14 可知，ISS 工艺提升了 C3 及 C3
+ 收率，

液化气质量满足新国家标准的要求。

ISS 工艺改造的主要工程量如表 15 所示。

表 15　ISS 工艺改造的主要工程量及设备投资表

设备名称
规格型号 设备单价 /

万元现用规格 现所需规格

低压气

压缩机组
/ (16 ～ 17)×104 m3/d 350

原料气压缩机 / 45×104 m3/d 400

冷箱
换热面积

1 819.6 m2 换热面积 1 158.9 m2 /

管线仪表改造 / / 150

2.4　方案 4 ：原料气增压＋ DHX 工艺方案

在原料气增压的单级膨胀方案基础上，增加

DHX 工艺，原料气增压＋ DHX 工艺主要的节点运

行参数（设计值，下同）如表 16 所示。

表 16　原料气增压＋ DHX 工艺的主要节点运行参数表

项  目 数值

进装置原料气温度 /℃ 20.00

原料气进冷箱Ⅰ温度 /℃ 24.00

干气进冷箱Ⅱ温度 /℃ -96.10

干气进冷箱Ⅰ温度 /℃ -83.47

膨胀端进气温度 /℃ -50.00

膨胀端出气温度 /℃ -82.95

液烃进脱乙烷塔温度 /℃ -25.00

原料气进装置压力 / MPa 3.60

脱乙烷塔顶压力 / MPa 1.40

脱丙烷塔顶压力 / MPa 1.05

膨胀端入口压力 / MPa 3.50

膨胀端出口压力 / MPa 1.50

脱乙烷塔塔底温度 /℃ 60.07

脱丙烷塔顶温度 /℃ 51.07

在该工艺参数下，装置的液烃产量和收率如表

17 所示。
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表 17　原料气增压＋ DHX 工艺的液烃产量和轻烃收率表 1）

项  目 结果

C3 收率 90.29%
C3

+ 收率 93.36%
液化气产量 /(t·d-1) 19.34
轻油产量 /(t·d-1) 6.42
单位液烃能耗 2）/(106 kJ·t-1) 1.12
单位处理量能耗 2）/[106 kJ·(10 4 m3)-1] 0.72

              注：1）装置处理量为 40×104  m3/d；2）总能耗统计范围包括分子筛、
脱乙烷塔和液化气塔的再沸器等所需要的能耗

工艺优化后该轻烃回收装置的产品组成如表 18
所示。

由表 17、18 可知，原料气增压＋ DHX 工艺提

升了 C3 收率及 C3
+ 收率，液化气质量满足新国家标

准的要求。采用该方案，C3 收率为 90.29%、C3
+ 收

率为 93.36%、液化气产量为 19.34 t/d、轻油产量为 6.42 
t/d。

该工艺改造的主要工程量如表 19 所示。

表 18　原料气增压＋ DHX 工艺的产品组成表

项目 C1 C2 C3 iC4 nC4 iC5 nC5 C6
+ CO2 N2 He H2

干气 90.30% 8.96% 0.13% 0 0 0 0 0 0.30% 0.32% 0 0
液化气 0 2.19% 62.53% 15.55% 16.92% 2.20% 0.60% 0.01% 0 0 0 0
轻油 0 0 0.07% 0.51% 1.94% 18.45% 18.26% 60.78% 0 0 0 0

表 19　原料气增压＋ DHX 工艺改造的主要工程量及设备投资表

设备名称
规格型号

设备单价 / 万元
现用规格 现所需规格

低压气压缩机组 / (16 ～ 17)×104 m3/d 350

原料气压缩机 / 45×104 m3/d 400
/

260
冷箱Ⅰ 换热面积 1 819.6 m2 换热面积 924.7 m2

冷箱Ⅱ / 换热面积 593.2 m2

DHX 塔 / Ø2 500 mm×10 000 mm×10 mm 250

管线仪表改造 / / 150

3　不同改造工艺方案的比选

3.1　不同改造工艺的轻烃收率和能耗对比

4 种工艺改造方案效果对比结果如表 20 所示。

3.2　不同改造工艺方案的经济性对比

将 4 种工艺方案的设备投资费用汇总后，经过

经济核算，其主要财务指标如表 21 所示。

通过对 4 种工艺方案的经济评价，结果可知方

案 3，即带增压的 ISS 工艺投资回收期较短，同时单

位能耗很低，具有更好的经济效益，所以对此天然气

处理装置的工艺改造及优化，推荐选用带增压的 ISS

工艺。

表 20　4 种工艺改造方案的轻烃收率和能耗对比表

项 目 原工艺 方案 1 方案 2 方案 3 方案 4

原料气进装置压力 /MPa 2.80 2.80 2.80 3.60 3.60

C3 收率 61.12% 81.87% 75.07% 89.43% 90.29%

C3
+ 收率 78.28% 88.88% 85.53% 92.97% 93.36%

液化气产量 /(t·d-1) 13.32 17.29 16.57 19.04 19.34

轻油产量 /(t·d-1) 6.01 6.39 6.57 6.41 6.42

单位液烃能耗 /(106 kJ·t-1) / 1.89 0.93 0.94 1.12

单位处理量能耗 /[106 kJ·(10 4 m3)-1] / 1.18 0.57 0.59 0.72
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表 21　4 种改造工艺方案的经济对比表

指标名称
数值

方案 1 方案 2 方案 3 方案 4
C3 收率 81.87% 75.05% 89.43% 90.29%
液化气产量 /(t·d-1) 17.29 16.57 19.04 19.34
液化气增产量 /(t·d-1) 3.97 3.25 5.72 6.03
改造总投资 /万元 1 000 940 900 1 410
液化气增加效益 /( 万元 · a-1) 1 050.40 867.36 1 123.20 1 252.16
静态投资回收期 /a 1.21 1.39 0.74 1.12

4　结论

1）随着江油轻烃回收装置原料气中低压气增加，

高压气压力逐渐降低（由 3.65 MPa 降到了 2.8 MPa），
以及新标准 GB 11174—2011《液化石油气》的执行，

导致装置的 C3 收率降低，提出了残余气循环（RSV）、

直接换热工艺（DHX）、原料气增压 + 单级膨胀、原

料气增压＋ DHX 这 4 种改造工艺方案。

2）4 种改造工艺方案都可使装置的 C3 收率增加

超过 14%，其中原料气增压＋ DHX 工艺方案的 C3

收率、液化气产量最高，达到 90.29% 及 19.34 t/d，
但能耗也较高。原料气增压＋单级膨胀方案、RSV
工艺在 C3 收率上差别较小，但 RSV 工艺能耗最高。

3）综合对比 4 种改造方案的能耗、C3 收率和经

济性，推荐采用第三种方案，即原料气增压＋单级膨

胀方案，该工艺方案可使 C3 收率提高 46.32 %、液

化气产量提高 42.94%，静态投资回收期为 0.74 年。
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我国 LNG 接收站设计建造运营能力达到世界先进水平

2016 年 2 月 29 日，中国海洋石油总公司（以下简称中国海油）宣布，该公司已累计接卸 LNG 突破 8 000×104 t。中国第一座 LNG

接收站——广东大鹏 LNG 进口总量突破 4 500×104 t 大关 ( 共接卸 700 船 )，热值相当于 1×108 t 原油。清洁、绿色、低碳的天然气清洁

资源在保障我国东南沿海清洁能源供给的同时，也悄然改变着我国的能源消费结构。

素有化石燃料“皇冠上的明珠”之美称的 LNG 已在交通车 ( 船 )、物流、工业、化工等多个领域被广泛采用，很多国家将其列为首

选燃料，LNG 已经成为继石油之后全球争夺的热门能源。据测算，8 000×104 t LNG 可为国家减排二氧化碳 3×108 t，相当于植树 6.4 亿

棵；还可减排二氧化硫 248×104 t，氮氧化物 2 200×104 t，烟尘 140×104 t，对治理大气雾霾具有重要作用，绿色低碳环保效应显著。

2006 年 6 月 28 日，中国第一座 LNG 接收站在广东大鹏投产，对中国和世界 LNG 产业产生了深远影响。10 年间，中国海油 LNG

业务实现了从无到有、从小到大的转变，逐步发展成为中国海油的支柱产业，确立了在我国 LNG 行业的领军地位，业务已分布在 24 个

省市自治区，国际 LNG 资源来源遍及 20 多个国家和地区。截至目前，中国海油已先后建成上海（2 座）、福建、浙江、珠海、天津、海

南等 7 座大型 LNG 接收站，年接卸能力约 2 800×104 t，在建 2 个 600×104 t/a 接收站，建设和运营的天然气管道已达 4 860 km。

近年来，LNG 接收站的调峰作用愈发明显，无论是南方的迎峰度夏，还是北方的冬季保供，中国海油都能按照国家要求提供充足

的天然气供应。2016 年 1 月，中国海油天津 LNG 接收站月度累计外输天然气量超过 2.2×108 m3，创造了 2013 年 12 月 10 日正式供气

以来历史新高，在“霸王级”寒潮肆虐下，为津城驱寒保暖默默奉献着海油人源源不断的“热量”。此外，依托 LNG 接收站，中国海油

积极推动天然气发电业务，已建成中山嘉明电厂、海南杨浦电厂、广东惠州电厂、福建莆田电厂、深圳电厂、珠海电厂等 6 个“绿色电

厂”，总装机规模达 846×104 kW，居国内第二。公司还以深圳地区为试点，推动 LNG 汽车加气业务，中国海油 LNG 终端网络已铺设在

全国 19 个省级市场和 80 余个地级市场，累计建成投产加气站 137 座，运营天然气车辆 3.5 万余辆。同时， LNG 产业的迅速发展带动了

产业链上资源、市场、基础设施建设的一体化发展，有力地推动了民族产业的发展。LNG 船集中了世界最先进的造船技术，以前只有日

本、韩国和法国能建造。2008 年 4 月中国自主建造的首艘 LNG 船“大鹏昊”下水启航，标志着我国成功摘取“世界造船皇冠上的明珠”，

迈入世界造船顶尖技术领域。

中国海油的科研人员不断攻关，填补了国内 LNG 领域的多项技术空白，掌握了“天然气液化、LNG 接收站、清洁能源开发利用”

三大领域的 8 项核心技术，完成多种设备和产品的国产化，累计完成核心知识产权成果百余项。中国海油也因此成为国内首个、全球第

五家拥有大型天然气液化技术的公司。

（天工　摘编自《中国能源报》）


