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轻烃装置低负荷运行核算及优化

邹雪净 1 李 简 2 张 欢 1 潘 毅 2

1.中国石油工程建设有限公司华北分公司 河北沧州 062550
2.国家管网集团工程技术创新有限公司 天津 300450

摘 要：为解决轻烃装置在低气量下运行能耗高、收率低的问题，对轻烃装置的关键设备进行低负荷工况的核算，提出改造

膨胀机的优化方案。以提高 C3回收率和降低能耗为目标，利用 HYSYS软件对优化后的流程进行了模拟计算。轻烃装置的

C3 回收率由 56%上升至 86%，产品和产量得到了保证；同时减少了原料气压缩机数量，降低了整体装置的运行能耗，提高

了经济效益。通过改造膨胀机来适应的轻烃装置低负荷运行，该方法可为同类型轻烃回收装置低负荷运行优化提供解决思路。
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Abstract: To address the issues of high energy consumption and low yields during low gas volume operation in light hydrocarbon
units, the key equipment of the light hydrocarbon unit was analyzed under low-load conditions, and an optimization plan for the
expansion compressor was proposed. With the goal of improving C3 recovery and reducing energy consumption, the optimized
process was simulated and calculated using HYSYS software. The C3 recovery rate in the light hydrocarbon unit increased from 56%
to 86%, ensuring the product quality and yield. Additionally, the number of raw gas compressors was reduced, resulting in lower
overall operational energy consumption and improved economic benefits. The modification of the expansion compressor to
accommodate low-load operation in the light hydrocarbon unit provides a solution for optimizing low-load operation in similar light
hydrocarbon recovery units.
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天然气在我国能源结构中占据重要地位，回收油田伴生

气中的液化气和稳定轻烃十分有必要[1-6]。天然气凝液回收

工艺对于提高油气资源的开发利用具有重要意义。轻烃装置

运行过程中，往往存在气量和压力等条件的变化，导致装置

适应性变差，C3收率降低，能耗升高[7,8]。国内外学者对于

低负荷状态下优化工艺流程做了大量研究[9]。

本工程从某轻烃装置原料气量减少后，整体装置的适应

性入手，利用 HYSYS模拟[11]，探寻合适经济的优化思路，

解决目前运行能耗高，装置适应性差，产品收率较低的问题，

以实现在低气量下轻烃装置的稳定运行，同时降低整体装置

运行能耗[6-8]。

一、工程现状

某轻烃装置设计处理规模 120×104m3/d。该装置包括原

料气预分离、原料气增压、分子筛脱水、制冷、分馏及产品

储运单元，生产合格的干气、液化石油气及稳定轻烃等产品。

由于原料气气量的降低至 50×104m3/d，当前的运行方式

是通过干气回流至原料气压缩机的入口，提高原料气预分离、

增压、分子筛脱水、制冷单元的天然气处理量，下游的脱丁

烷塔分馏单元、混烃丁烷塔单元运行状况良好。但该工况下

需持续开启两台原料气压缩机作为干气回流增压用，由此增

加了工厂的运行能耗。

1.基础数据

当前原料气主要由低压气和高压气构成，进气条件如下：

低压气约 45×104m3/d，4.2℃，0.54MPag；高压气 5×104m3/d，

16.5℃，2.87MPag，来气组分见表 1。
表 1 原料气组分

项目 气量/×104Nm3/d 组分/mol%
C1 C2 C3 iC4 nC4 iC5 nC5 C6 N2 CO2

1 5.00 80.64 9.39 4.31 1.17 0.99 0.26 0.01 0.01 3.61 0.61
2 28.00 73.49 9.07 4.74 1.54 1.38 0.01 0.40 0.11 8.72 0.54
3 7.00 82.03 8.04 4.10 1.27 1.10 0.01 0.23 0.06 2.74 0.52
4 10.00 87.40 6.90 0.30 0.01 0 0 0 0 5.12 0.27

2.当前工艺流程 约 38×104m3/d 低压原料气与从外输气抽出 30×104m3/d
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气共同进入低压进站分离器，气相进原料气压缩机压缩至

2.87MPag 进分子筛入口分离器。分子筛脱水单元来气进冷

箱，与重接触塔顶来气和低温分离器分出的凝液换热，经丙

烷蒸发器后进冷箱，与重接触塔顶来气和低温分离器分出的

凝液换热进低温分离器，分出的气体经膨胀端膨胀进重接触

塔底部；低温凝液节流降压进冷箱复热后进脱乙烷塔中部。

重接触塔塔顶气经冷箱 III复热后再进冷箱 II、冷箱 I 复热

后，作为干气产品外输；重接触塔塔底凝液进脱乙烷塔顶部。

脱乙烷塔顶气经冷箱 III冷却后节流返回到重接触塔顶部。

脱乙烷塔底重沸器液相与高压原料气进站分离器来凝液混

合后，进脱丁烷塔分馏单元后得到液化石油气和稳定轻烃。

二、工艺计算与关键设备评估

1.评估思路

干气回流再增压是当前工厂能耗较高的主要原因，为减

少设备投资及改造范围，解决膨胀机在低负荷下的运转，优

先考虑更换小负荷膨胀机和改造膨胀机，该两种方案均需完

成 50×104m3/d负荷下的工艺计算。

2.模型搭建

根据本项目的气源温度、压力、流量及气源组分数据，

并结合已建工艺流程，搭建本项目模拟计算流程如图 1。

图 1 HYSYS模拟流程图

3.计算结果及关键设备评估

（1）原料气压缩机

当前压缩机入口来气总量约 65×104Nm3/d，开启 2 台压

缩机运行。单台原料气压缩机设计处理能力 50×104m3/d，当

前低压气约 45×104m3/d，因此一台原料气压缩机可以适应该

气量运行。

（2）冷箱

经计算 50×104m3/d工况下，冷箱Ⅰ的热负荷 889kW，最

小温差 6.8℃，对数温差 10.15℃。冷箱ⅠⅠ的热负荷 195kW，

最小温差 7.8℃，对数温差 11.4℃。冷箱ⅠⅠI的热负荷 191kW，

最小温差 12.17℃，对数温差 25℃，均小于设计负荷，因此

可满足物流间正常换热，但根据经验当液相流量较小时可能

造成介质在冷箱中偏流，运行过程中需注意冷箱温差及噪音

的变化。

（3）重接触塔

通过模拟计算，降低塔的操作压力后，膨胀机出口温度

进一步降低，为塔提供冷能；同时气相中重组分被进一步分

离，气相密度降低；同一高度下液相流量与当前运行量基本

持平，气相量降低，可满足 气液传质。

（4）膨胀机

根据 50×104m3/d 工况下的模拟数据，其运行流量已低

于膨胀机的稳定运行区间，需要通过回流的方式维持装置运

行，能耗较大，转速较低，膨胀端出口温度升高，不能满足

脱烃要求，因此建议根据最新运行数据要求对膨胀机进行改

造。

三、改造方案

该膨胀机在 120×104Nm3/d 设计工况下，转速为

28600r/min，气量减少后实际转速只能达到 18300r/min，转

速过低效率无法保证，进而影响产品收率。以 50×104Nm3/d

的气量进入装置模拟得到 C3 收率约为 56%。

本改造方案以增压端气量 70×104Nm3/d、膨胀端气量

50×104Nm3/d，为设计工况，来改造膨胀机的叶轮直径，进

而使整体装置适应低气量。只开启 1台原料气压缩机，达到

了降低能耗和提高收率的目的。改造后的流程图见图 3。
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图 2 流程示意图

1.改造后装置主要运行参数

表 2 主要工艺模拟参数表

设备 原料气压缩机 设备 重接触塔

进口温度/℃ 12 塔压/MPag 1.41
出口温度/℃ 45 进口温度/℃ -68.9
进口压力/MPag 0.52 塔顶温度/℃ -74.97
出口压力/MPag 2.9 塔底温度/℃ -70.26
设备 膨胀机压缩端 设备 脱乙烷塔

进口温度/℃ 45.00 塔压/MPag 1.60
出口温度/℃ 62.00 进口温度/℃ -70.12
进口压力/MPag 2.90 塔顶温度/℃ -12.67
出口压力/MPag 3.53 塔底温度/℃ 66.58
流量/×104m/d 70 设备 脱丁烷塔

设备 膨胀机膨胀端 塔压/MPag 1.20
进口温度/℃ -40.00 进口温度/℃ 63.00
出口温度/℃ -68.9 塔顶温度/℃ 57.51
进口压力/MPag 3.45 塔底温度/℃ 108.00
出口压力/MPag 1.41 LPG产量/t/d 54.48
流量/×104m/d 50 C3收率/% 86.00

2.改造后装置产量分析

以设计工况进行了工艺流程模拟，改造前和改造后的产

品、C3收率见表 10。

表 3 改造后液烃产量和 C3 收率

项目 改造后 改造前

C3 收率/% 86 56
LPG产量/t/d 54 44
稳定轻烃产量/t/d 12 12
外输干气/×104m3/d 37 37.6
关键设备能耗/kWh 10581120 10996920

通过模拟可以得到液化石油气产量为 54t/d，稳定轻烃

产量为 12t/d，外输气量为 37×104Nm3/d，C3收率在 92%左

右。

3.改造后的经济性分析

LPG、稳定轻烃和外输气分别按 3816元/万方、3500元

/万方、917 元/万方计算，每年生产 LPG 389 万方，稳定轻

烃 145万方，外输气 12226万方，工艺改造工程量及主要设

备投资预计 128万元。改造后原有一台压缩机停用，每年减

少备品备件费 35 万元，每年节省燃料气 30.26 万元，用电

节省 29.11万元。该工艺优化改造的静态投资回收期为 1.94

年，可增加税后利润为 132 万元/年。

四、结论

1.通过分析低气量下轻烃装置的适应性，提出需要改造

膨胀机叶轮直径的方案，降低膨胀端出口气体温度，保证产

品和产量。

2.通过 HYSYS 流程模拟对比改造前后的产量及 C3 收

率，说明改造后不仅能够提高产品收率，而且降低了装置能
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耗，提高了经济效益。
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