
Economic of Chemical Engineering | 化工经济

-25-中国化工贸易          2024 年 2 月

随着乙烯原料的轻质化，乙烯原料结构发生重大

变化，乙烷、液化气和轻石脑油都可作为乙烯原料，

我国对乙烷、液化气、轻石脑油的需求也不断扩张。

目前某炼厂公司外购乙烯原料中，乙烷需求量约 10

万吨 / 年，进口 LPG 需求量约 25 万吨 / 年，轻烃需求

量约 60 万吨 / 年。项目立足于公司内部挖潜增效，改

变目前排放方式，回收炼油装置排放至燃料气系统的

全部干气资源，做到应收必收，提高资源利用率。增

产的 C2 及液化气、轻烃，送至乙烯装置做原料，一

是降低乙烯装置原料采购成本；二是可增产乙烯，为

公司增效创收；三是适当缓解公司对外部乙烯原料需

求依赖度；四是减少碳排放，满足双碳工作要求。

1 炼油厂 C2 资源现状

炼油新区 120 万吨 / 年延迟焦化装置的焦化干气

脱硫后 7.8t/h，其中 C2 含量约 18%（v），目前此股

干气直接并入燃料气系统作加热炉燃料使用，经济价

值损失约 2300 万元 / 年。

炼油新区蒸馏装置目前有蒸馏干气、常压瓦斯约

1.17t/h，其中 C2 含量约 8%（v），C3、C4 组分含量

约 42%（v），目前作为燃料气使用，经济价值损失

约 800 万元 / 年。

炼油新区加氢联合装置共产生干气约 6.33t/h，此

股 干 气 中 C2 含 量 约 5%（v），C3、C4 组 分 含 量 约

21%（v），目前有 4.33t/h 去现有干气低分气回收装

置进行回收，产出的粗氢去制氢 PSA 进行处理，因受

到制氢转化炉解吸气量限制，仍有 2t/h 干气排放至燃

料气系统使用，经济价值损失约 800 万元 / 年。

炼油老区I催化装置的催化干气脱硫后约5.02t/h，

其中 C2 含量约 26%（v），目前此股干气直接并入燃

料气系统作为加热炉燃料使用，经济价值损失约 2300

万元 / 年。

炼油老区火炬回收瓦斯气约 1.7t/h，其中 C2 含量

约 5%（v），C3、C4 组分含量约 16%（v），目前作

为燃料气使用，经济价值损失约 400 万元 / 年。

炼油老区汽油加氢装置、蜡油加氢装置、PSA 装

置目前有汽油加氢干气、蜡油加氢干气、PSA 解吸气

三股气体约 1.44t/h，其中 H2 含量约 65%（v），C3

及以上组分含量约 12%（v），芳烃装置低压瓦斯约

0.072t/h，H2 含量约 81%（v），目前作为燃料气使用，

经济价值损失约 890 万元 / 年。

鉴于以上情况，拟对目前炼油排放至燃料气系统、

有回收利用价值的炼油干气资源，充分回收利用，获

取 C2、液化气、轻烃等资源作为乙烯原料，进一步降

低乙烯装置原料采购成本，充分挖潜增效。

2 总加工方案

2.1 炼厂各股干气处理方案

针对目前该炼厂炼油各股外排干气中各组分的特

点，并结合现有的干气回收设施情况，拟建一套 C2

回收装置，对各股干气进行如下处理：①利用焦化

装置现有的吸收稳定系统，将蒸馏装置干气、常压

瓦斯一起进行处理，汇同原焦化干气形成新的焦化

干气。如此不仅可增产液化气，而且还降低了新建

C2 传统开工回收装置的轻烃负荷，有利于新建 C2

传统开工回收装置对新的焦化干气进行回收；②炼

油老区汽油加氢装置、蜡油加氢装置、PSA 传统开

工装置、芳烃装置四股气体中氢气、轻烃组分含量高，

因此利用现有的干气、低分气回收装置（处理能力

14000Nm3/h）对其进行回收处理，回收氢气及液化气、

轻石脑油。现有干气、低分气回收装置由于接纳炼

油老区的加氢干气而置换出的约 1.45t/h 传统开工的

加氢干气转送去新建 C2 传统开工回收装置处理；③

将炼油老区催化干气、火炬回收瓦斯气和超出现有

干气低分气回收装置处理能力的炼油新区加氢干气、

新的焦化干气送入本项目拟建 C2 传统开工回收装置

进行回收处理，得到高价值的 C2，回收 C2 传统开

工约 4.08t/h。
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2.2 总加工方案

利用炼油新区焦化装置现有的吸收稳定系统，将

蒸馏装置干气、常压瓦斯一起进行处理，进行液化气

的回收，其余部分汇同原焦化干气形成新的焦化干气。

利用现有炼油新区的干气、低分气回收装置对炼

油老区四股含氢、轻烃组分高的气体进行处理，回收

氢气及液化气、石脑油。

将炼油老区催化干气、老区火炬回收瓦斯气和炼

油新区排往燃料气系统的加氢联合装置干气、新的焦

化干气送入本项目拟建 C2 回收装置进行回收处理，

提取出富 C2 气送去乙烯新区乙烯装置，剩余气体仍

作为燃料气排入燃料气系统。

图 1 总加工流程
2.2 主要产品方案

本项目产品包括以下三部分：①第一部分为炼油

新区常压干气及瓦斯气通过增压冷却分液后得到的轻

烃、增压后的常减压瓦斯气去焦化装置吸收稳定系统

处理后得到的液化气；②第二部分为新建 C2 回收装

置得到的富 C2 气、富甲烷气以及副产轻烃等；③第

三部分为按照差值法，将炼油老区汽油加氢装置、蜡

油加氢装置、PSA 装置、芳烃装置的干气及瓦斯气进

入现有干气、低分气回收装置处理后（同时新区加氢

联合装置等量加氢干气转去新建 C2 回收装置处理）

得到的氢气、液化气和轻石脑油与项目实施前的增

（减）量。由于老区上述 4 股气体中的氢气含量比新

区加氢干气的高，但重烃含量低，因此项目实施后，

此部分氢气产品为正增长，而液化气和轻石脑油产品

为负增长。

表 1

序号 装置 产品名称 单位 数量 规格

1
常减压瓦斯气

处理

轻烃 kg/h 725

液化气 kg/h 309 C5 及 C5 以上组
分含量 <3%(v)

2
新建 C2 回收

装置

富 C2 气 kg/h 7274

富甲烷气 kg/h 9227

3

老区汽油加氢
装置、蜡油加
氢装置、PSA
装置、芳烃装
置的干气及瓦

斯气回收

氢气 kg/h 76

液化气 kg/h -200 C5 及 C5 以上组
分含量 <3%(v)

轻石脑油 kg/h -131 干点℃

3 工艺技术方案必选

本项目新建 C2 回收装置以主要回收干气、瓦斯

气中的 C2 为目的，以运用成熟、可靠的工艺技术为

基本原则，并尽量选用常规流程。

3.1 深冷分离技术工艺特点

采用深冷分离法回收炼厂干气，乙烯回收率 ( 质

量分数 ) 可达到 98% 以上，纯度达到聚合级 ; 丙烯回

收率 ( 质量分数 ) 可达到 99%。但氢气、甲烷组分一

般需在－ 100℃低温下与乙烯 / 乙烷进行深冷分离，

原料气必须严格除去 CO2、H2O 等杂质。深冷一般采

用乙烯和丙烯复叠制冷工艺，流程复杂，装置投资大，

能耗高，涉及到的专利技术多，更适用于大规模生产。

国内单个炼厂干气中乙烯、丙烯产量较小，很少采用

深冷分离法。拟建项目不考虑此工艺。

3.2 浅冷油吸收工艺特点

浅冷油吸收法的优点是流程简单，回收率高，C2

组分回收率 ( 质量分数 ) 可达 90% 以上，产品品质高，

甲烷体积分数可小于 5%，O2 含量小于 10μL/L，基

本不含 H2。由于炼厂干气中一般含有大量的 H2、N2

和甲烷等轻组分，C2 及以上组分分压较低，为了实现

高回收率，必然需要大量的吸收剂。吸收塔采用高压

低温吸收，吸收塔塔釜再汽提富吸收剂中的 O2 和甲

烷等轻组分，以实现产品气高品质。解吸塔再生的吸

收剂用泵加压循环。吸收塔、解吸塔再沸器加热负荷

以及解吸塔塔顶冷凝器冷凝负荷较大，因此浅冷油工

艺能耗较高。

3.3 变压吸附法

该方法的优点是能耗低，大多数工业装置能耗在

1675MJ/t 原料左右，但投资高，C2 回收率高，但富
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C2 产品气中甲烷含量 ( 体积分数 ) 较高，约为 10%。

近年来，一段变压吸附分离 (VPSA) 法开始用于提

纯 C2+ 的变压吸附装置。一段 VPSA 法在吸附剂的再

生过程中设计更多均压过程以及产品 C2+ 回流置换过

程，尽量提高 C2+ 的回收率，具有均压次数多，C2+

产品纯度易保证，乙烷及乙烯回收率高的特点，虽然

没有两段 VPSA 的 C2 收率及纯度高，但其在投资和

能耗方面具有优势，并且可以保证 C2+ 产品浓度要求。

3.4 变压吸附分离 (PSA) 法复合油吸收法

一段 PSA 复合常温油吸收工艺适合于 H2、O2、

N2、CO 和甲烷的总体积分数较大的干气原料，首先

用一段 PSA 脱除干气中大部分轻组分，同时保持 C2

及更重组分的高回收率，脱除轻组分后的半产品气进

入压缩，压缩后进入油吸收工段进行油吸收，实现 C2

高回收率的同时，同时保证产品气的高品质。

该工艺结合两段 PSA 法能耗低的优点和油吸收法

C2 回收率高、富 C2 产品气中甲烷含量低的优点，具

有其独特的优势。

3.5 方案比选

本方案中原料气中 C2 含量较低，若采用一段

PSA 复合常温油吸收工艺，则为了保持 C2 收率，需

对甲烷的脱除率控制在 80%v 左右，一定程度上容许

了轻组分在富 C2 气中的存在，为此进入油吸收工段

时仍然有相当数量的 CH4、CO2 等组分，在处理时耗

能且影响收率，因此一段 PSA 复合常温油吸收法不适

合本项目原料。

本方案 C2 回收工艺围绕浅冷油吸收法和变压吸

附法（两段 VPSA 和一段 VPSA）进行比选。

经从原料数量成本费用、收入、投资几方面进行

对比，同时结合燃料气管网需补充的天然气数量、综

合考虑常减压干气压缩后进焦化装置吸收稳定增产液

化气、老区重整加氢四股气体去现有干气低分气回收

单元增产氢气、液化气、轻石脑油，全面进行效益比

较（详见表 2）。

4 结论

与浅冷油吸收法相比，无论是两段 VPSA 法还是

一段 VPSA 法，其优点是成本费用均较低，且不需要

考虑引入碳四、石脑油等吸收油、再吸收油。VPSA 法

对 C2 组分中的乙烯的回收率明显高过浅冷油吸收法。

VPSA 法的缺点主要是建设投资高、装置占地面积大。

浅冷油吸收法工艺技术成熟，副产少量轻烃，虽然此

工艺能耗高于 PSA 技术，但浅冷油吸收法凭借投资低

的优势，与两段 VPSA 法基本相持。一段 VPSA 法投

资高于浅冷油吸收法，但其较低的运行成本、对乙烯

较高的回收率，使其经济效益大大优于浅冷油吸收法，

虽其工程化案例少于浅冷油吸收法，但其已成功应用

于炼厂干气回收中，是值得采用的工艺路线。

综上所述，经充分对比论证，该炼厂 C2 回收装

置拟采用方案 B( 一段 VPSA 法）。项目实施后，每年

可多创造经济效益 6089 传统开工万元，CO2 传统开

工减排量 53887 传统开工吨 / 年，实现了降本增效和

减排、减碳排放目标。
表 2

序号 比选项目 方案 A( 浅冷油吸收法） 方案 B( 一段 VPSA) 方案 C( 两段 VPSA)

1 吸收油 - 碳四 需要 不需要 不需要

2 再吸收油 - 重石脑油 需要 不需要 不需要

3 吸附剂 不需要 需要 需要

4 可变生产成本，万元 18280 16203 17485

5 能耗，kg 标油 /t 原料 110.6 41.6 63

6 C2 回收率，wt 90% 91% 93%

7 项目投资 , 万元 低，约 2.2 亿 中，约 2.9 亿 高，约 3.2 亿

8 财务内部收益率（税后） 14.35% 25.24% 17.11%

9 投资回收期，年 7 4.8 6.19

10 占地面积，m2 5800 6705 8400

11 业绩情况

应用广，2011 年首套装置
建成投产，迄今建成投产
14 套装置；有 4 套装置正

在开展工程设计。

业绩较少。2014 年扬子石化建成首套
3000Nm3/h 炼厂干气装置；2020 年黑龙
江省龙油石油化工投用一套 50000Nm3/
h 干气回收装置。目前有辽宁北方华锦
联合石化 2 套炼厂干气回收 C2 正在建

设中。

业绩较多，但新装置少。
2005 年首套装置建成投

产，至 2014 年共建成投产
9 套装置，2014 年以后鲜

有业绩。


