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本发明涉及一种新型吸收稳定工艺及系统，

所述工艺为来自富气压缩机的压缩富气、解吸塔

塔顶的解吸气和吸收塔塔底的富吸收液混合并

经冷凝后进入汽液分离罐；分离得到的液相进入

解吸塔，解吸塔塔底物料进入稳定塔，分离后得

到液化气、轻汽油和重汽油；分离得到的气相进

入吸收塔，与轻汽油及粗汽油吸收剂逆流接触反

应，从吸收塔顶排出的贫气与二级吸收剂在二级

吸收反应器内反应，反应得到的气相为干气，液

相富吸收油进入解吸反应器实现二级吸收剂的

再生，再生后的二级吸收剂部分外排或返回二级

吸收反应器，解吸反应器排出的气相经真空泵返

回富气压缩机，本发明吸收稳定新工艺及系统，

在使干气中液化气浓度大幅降低的同时，大幅降

低系统能耗。
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1.一种节能型吸收稳定工艺，所述工艺包括以下内容：来自富气压缩机的压缩富气、解

吸塔塔顶的解吸气和吸收塔塔底的富吸收液混合并经冷凝冷却后进入汽液分离罐；经汽液

分离罐分离后，分离得到的液相从解吸塔的上部进入解吸塔，解吸塔塔顶排出的解吸气经

冷却后返回汽液分离罐，解吸塔的塔底物料进入稳定塔，分离后得到液化气、轻汽油和重汽

油三个产品；汽液分离罐分离得到的气相进入吸收塔的下部，与从吸收塔上部进入的一级

吸收剂逆流接触反应，反应后的富吸收液经冷却后进入气液分离罐，从吸收塔顶排出的贫

气与二级吸收剂在二级吸收反应器内接触反应，反应得到的气相为干气，液相富吸收油经

加热后进入解吸反应器实现二级吸收剂的再生，再生后的二级吸收剂部分外排，部分经冷

却后返回二级吸收反应器，解吸反应器排出的气相经真空泵返回富气压缩机入口；其中所

述吸收塔用的一级吸收剂为粗汽油，所述二级吸收反应器用的二级吸收剂为柴油；所述二

级吸收反应器为超重力旋转床反应器，所述二级吸收反应器的操作条件为温度为30～50

℃，液气比为5～40，操作压力为1.0～1.5Mpa；所述解吸反应器为超重力旋转床反应器，所

述富吸收油加热后温度为50～100℃，解吸反应器为真空操作，操作压力为5～50  Kpa。

2.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述来自富气压缩机的压缩富气、解吸塔

塔顶的解吸气和吸收塔塔底的富吸收液混合并经一级冷凝冷却后，物料温度为25～50℃。

3.按照权利要求2所述的工艺，其特征在于：所述来自富气压缩机的压缩富气、解吸塔

塔顶的解吸气和吸收塔塔底的富吸收液混合并经一级冷凝冷却后，物料温度为35～40℃。

4.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述汽液分离罐的温度为20～50℃，操作

压力为1～2  Mpa。

5.按照权利要求4所述的工艺，其特征在于：所述汽液分离罐的温度为35～40℃，操作

压力为1.2～1.5  Mpa。

6.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述吸收塔塔顶温度为40～45℃，吸收塔

中段设置1～3个中间冷却器，使吸收塔的温度保持在30～50℃之间。

7.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述稳定塔为分壁蒸馏塔，具体为具有中

间隔板的分壁塔。

8.按照权利要求7所述的工艺，其特征在于：所述分壁塔得到的轻汽油馏程为40～100

℃。

9.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述二级吸收反应器用的二级吸收剂为柴

油，其馏程为180～360℃，温度为30～50℃。

10.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述富吸收油加热后温度为60～70℃，解

吸反应器为真空操作，操作压力为15～20  Kpa。

11.按照权利要求1所述的工艺，其特征在于：所述稳定塔得到轻汽油部分与重汽油混

合后作为稳定汽油产品出装置，部分轻汽油作为补充吸收剂返回吸收塔。

12.一种节能型吸收稳定系统，所述系统包括富气压缩机、气液分离罐、吸收塔、解吸

塔、稳定塔、二级吸收反应器、解吸反应器、真空泵；富气压缩机出口、吸收塔塔底液相出口、

解吸塔塔顶出口分别经冷凝器与气液分离罐连接，气液分离罐液相出口经管线与解吸塔连

接，解吸塔液相出口与稳定塔连接，气液分离罐气相出口与吸收塔下部连接，吸收塔塔顶出

口经管线与二级吸收反应器连接，二级吸收反应器液相出口经换热器与解吸反应器连接，

解吸反应器液相出口分两路，其中一路经冷却器与二级吸收反应器的二级吸收剂入口连
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接，另一路与产品储罐连接，解吸反应器气相出口经真空泵与富气压缩机入口连接；所述二

级吸收反应器为超重力旋转床反应器，所述解吸反应器为超重力旋转床反应器。

13.按照权利要求12所述的系统，其特征在于：所述稳定塔的侧线出口分两路，一路经

管线与吸收塔的吸收剂入口连接，另一路与稳定塔的塔底出口管线连接。
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一种新型吸收稳定工艺及系统

技术领域

[0001] 本发明涉及石油炼制工业，特别是催化裂化、延迟焦化等装置吸收稳定工艺与系

统。

背景技术

[0002] 吸收稳定系统是石油炼制工业中催化裂化装置和延迟焦化装置的后处理过程，其

目的是利用吸收和精馏原理将分馏塔塔顶油气分离罐中的富气和粗汽油分割成干气（C2以

下）、液化气（C3、C4）和蒸汽压合格的稳定汽油。吸收稳定系统的装置和工艺流程优化对催化

裂化和延迟焦化装置的节能增效起着十分重要的作用。

[0003] 目前普遍采用的吸收稳定系统流程中共有四个塔，即：吸收塔、解吸塔、再吸收塔

和稳定塔，其典型工艺流程如附图1所示：吸收塔底的饱和吸收油6与来自富气压缩机出口

的压缩富气5以及解吸塔顶出来的解吸气7混合并将冷却器19冷却后进入气液分离罐9，分

离得到的液相经泵加压后进入解吸塔3，解吸塔塔底脱乙烷汽油先与稳定汽油经换热器20

换热后再进入稳定塔4的中部，经稳定塔分离出稳定汽油和液化气10；稳定塔塔底得到的稳

定汽油经过换热器20、21换热后部分作为产品12出装置，部分作为补充吸收剂11（稳定汽

油）进入吸收塔1的上部，粗汽油14作为吸收剂进入吸收塔1的第四块板，吸收塔设有2个中

段水冷器17、18，以取走吸收过程放出的热量，与来自气液分离罐的气相8进行逆流接触反

应，吸收塔顶部引出的贫气直接进入再吸收塔2的下部，与从分馏塔来的柴油15在再吸收塔

发生反应，进一步吸收贫气中夹带的重组分，富吸收油16返回主分馏塔。干气13从再吸收塔

顶排出并入瓦斯管网。

[0004] 近年来随着低碳化工的快速发展和民用液化气需求量逐渐扩大，提高干气和液化

气的分离精度，提高液化气产量，已经成为炼厂提升经济效益的一个重要手段，另外随着节

能减排压力的日益增加，如何降低生产能耗也成为关注的焦点。目前炼厂吸收稳定系统普

遍存在的问题主要表现为： 干气不干，干气中夹带大量的液化气，液化气含量在3%（v）以

上，导致大量高附加值的液化气被当作燃料直接燃烧从而造成资源的巨大浪费； 吸收塔

吸收效果不理想，为了降低干气中的液化气浓度，又必须靠加大补充吸收剂（稳定汽油）循

环量来提高吸收效果。

[0005] 虽然近年来公开了不少关于吸收稳定系统的专利，例如专利200910068555 .9，

200910069667.6，201110000183.3及200410083887.1等，但这些专利提出的工艺方案与传

统工艺没有本质区别。

发明内容

[0006] 本发明的目的在于克服现有工艺存在的不足，提供了一种吸收稳定新工艺及系

统，在使干气中液化气浓度大幅降低的同时，大幅降低系统能耗。

[0007] 目前我国柴油馏程范围在180℃~  360℃，汽油终馏点为205℃，因此存在柴油中夹

带一定量汽油的问题，由于催化柴油价值较低，而催化汽油价值较高，因此低价值的催化柴
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油中夹带部分高质量的汽油无疑会造成一定的经济损失。目前催化装置中柴油是通过分馏

塔的侧线采出得到的，粗汽油从分馏塔顶部采出，目前的这种分离流程不可能实现汽油和

柴油的清晰切割。

[0008] 本发明提供一种节能型吸收稳定工艺，所述工艺包括以下内容：来自富气压缩机

的压缩富气、解吸塔塔顶的解吸气和吸收塔塔底的富吸收液混合并经冷凝冷却后进入汽液

分离罐；经汽液分离罐分离后，分离得到的液相从解吸塔的上部进入解吸塔，解吸塔塔顶排

出的解吸气经冷却后返回汽液分离罐，解吸塔的塔底物料进入稳定塔，分离后得到液化气、

轻汽油和重汽油三个产品；汽液分离罐分离得到的气相进入吸收塔的下部，与从吸收塔上

部进入的一级吸收剂逆流接触反应，反应后的富吸收液经冷却后进入气液分离罐，从吸收

塔顶排出的贫气与二级吸收剂在二级吸收反应器内接触反应，反应得到的气相为干气，液

相富吸收油经加热后进入解吸反应器实现二级吸收剂的再生，再生后的二级吸收剂部分外

排，部分经冷却后返回二级吸收反应器，解吸反应器排出的气相经真空泵返回富气压缩机

入口。

[0009] 本发明吸收稳定工艺中，来自富气压缩机的压缩富气、解吸塔塔顶的解吸气和吸

收塔塔底的富吸收液混合并经一级冷凝冷却后，物料温度为25～50℃，优选为35～40℃。

[0010] 本发明吸收稳定工艺中，所述汽液分离罐的温度为20～50℃，优选为35～40℃，操

作压力为1～2  Mpa，优选为1.2～1.5  Mpa。

[0011] 本发明吸收稳定工艺中，所述吸收塔用的一级吸收剂为粗汽油，一般来自于分馏

塔塔顶。

[0012] 本发明吸收稳定工艺中，所述吸收塔塔顶温度为40～45℃，吸收塔中段设置1～3

个中间冷却器，使吸收塔的温度保持在30～50℃之间。

[0013] 本发明吸收稳定工艺中，所述稳定塔为分壁蒸馏塔，具体为具有中间隔板的分壁

塔，分壁塔侧线轻汽油馏程为40~100℃。

[0014] 本发明吸收稳定工艺中，所述二级吸收反应器用的二级吸收剂为柴油，如从分馏

塔侧线采出的柴油，其馏程为180~360℃，温度为30～50℃。

[0015] 本发明吸收稳定工艺中，所述二级吸收反应器可以为旋流器、超重力旋转床反应

器或者吸收塔，优选为超重力旋转床反应器。所述二级吸收反应器的操作条件为温度为30

～50℃，液气比（吸收剂与贫气质量比）为5～40，操作压力为1.0~1.5Mpa。

[0016] 本发明吸收稳定工艺中，所述解吸反应器可以为旋流器、超重力旋转床反应器或

者闪蒸罐，优选为超重力旋转床反应器。所述富吸收油加热后温度为50～100℃，优选为60

～70℃，解吸反应器为真空操作，操作压力为5～50  Kpa，优选为15～20  Kpa。

[0017] 本发明吸收稳定工艺中，所述的再生后的二级吸收剂为去除了轻端的柴油，其初

馏点大于200℃，优选大于205  ℃，冷却后温度为30～50℃。

[0018] 本发明吸收稳定工艺中，所述稳定塔得到轻汽油部分与重汽油混合后作为稳定汽

油产品出装置，部分轻汽油作为补充吸收剂返回吸收塔。

[0019] 本发明还提供一种节能型吸收稳定系统，所述系统包括富气压缩机、气液分离罐、

吸收塔、解吸塔、稳定塔、二级吸收反应器、解吸反应器、真空泵；富气压缩机出口、吸收塔塔

底液相出口、解吸塔塔顶出口分别经冷凝器与气液分离罐连接，气液分离罐液相出口经管

线与解吸塔连接，解吸塔液相出口与稳定塔连接，气液分离罐气相出口与吸收塔下部连接，
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吸收塔塔顶出口经管线与二级吸收反应器连接，二级吸收反应器液相出口经换热器与解吸

反应器连接，解吸反应器液相出口分两路，其中一路经冷却器与二级吸收反应器的二级吸

收剂入口连接，另一路与产品储罐连接，解吸反应器气相出口经真空泵与富气压缩机入口

连接。

[0020] 本发明吸收稳定系统中，所述稳定塔的侧线出口分两路，一路经管线与吸收塔的

吸收剂入口连接，另一路与稳定塔的塔底出口管线连接。

[0021] 本发明吸收稳定系统中，所述二级吸收反应器可以为旋流器、超重力旋转床反应

器或者吸收塔，优选为超重力旋转床反应器。

[0022] 本发明吸收稳定系统中，所述解吸反应器可以为旋流器、超重力旋转床反应器或

者闪蒸罐，优选为超重力旋转床反应器。

[0023] 本发明吸收稳定系统中，所述的超重力旋转床吸收、解吸设备，可以使用现有技术

中各种类型超重力旋转床，可以根据装置的规模和操作条件确定超重力旋转床的规模和形

式，具体可以包括并流式、逆流式和错流式，而优先选用逆流式超重力旋转床。

[0024] 本发明稳定塔采用分壁蒸馏塔，实现了液化气、轻汽油和重汽油的清晰切割，利用

轻汽油作为吸收塔的补充吸收剂，大大提高了轻汽油对C3、C4的吸收效果，显著降低了补充

汽油吸收剂的循环量。

[0025] 本发明通过采用高效传质设备，建立了专有再吸收循环系统，并以来自分馏塔的

柴油作为二级吸收剂，柴油吸收剂能显著提高从吸收塔出来的贫气中轻汽油组分的吸收效

果，能够使得干气中的C3+组分浓度低于1%(v)以下。

[0026] 本发明通过分馏塔产的柴油连续补入柴油再吸收循环系统，巧妙的利用超重旋转

床的脱挥功能，去除了柴油吸收剂中的汽油馏分，实现了柴油和汽油的清晰切割，达到了增

产汽油的目的，显著增加了装置经济效益。而且以超重力旋转床作为吸收设备，解决了过去

塔设备因柴油吸收剂易发泡而造成的突发性液泛冲塔问题，保障了装置长周期安全运行。

[0027] 本发明采用超重力旋转床作为吸收稳定系统的吸收设备，超重力吸收设备利用转

子旋转产生的超重力作用，将液体拉伸或撕裂，产生巨大的相接触面积，极大地提高了传质

速率系数，相比于传统的填料或塔盘，传质系数可以提高1~3个数量级，使得吸收过程理论

级大大提高，大大提高了柴油吸收剂对贫气中的C3+组分吸收效果。本发明充分利用超重力

旋转床脱挥功能强的特点，将其用于二级吸收剂的解吸过程，大大提高了解吸效率和解吸

深度，提高了再生吸收剂的质量，并使能耗大幅降低。

附图说明

[0028] 图1为常规吸收稳定系统工艺流程图。

[0029] 图2为本发明吸收稳定系统工艺流程图。

具体实施方式

[0030] 本发明提供一种节能型吸收稳定系统，结合图2，所述系统包括富气压缩机24、气

液分离罐9、吸收塔2、解吸塔11、稳定塔25、二级吸收反应器16、解吸反应器20、真空泵23；富

气压缩机24出口、吸收塔2塔底液相出口、解吸塔11塔顶出口分别经冷凝器7与气液分离罐9

连接，气液分离罐9液相出口经管线与解吸塔11连接，解吸塔11液相出口与稳定塔25连接，
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稳定塔25的侧线出口分两路，一路29与吸收塔2顶部连接，另一路31与稳定塔的底部出口管

线连接。气液分离罐9气相出口与吸收塔2下部连接，吸收塔2塔顶出口经管线与二级吸收反

应器16连接，二级吸收反应器16液相出口经换热器26与解吸反应器20连接，解吸反应器20

液相出口经冷却器25与二级吸收反应器16的二级吸收剂入口连接，解吸反应器气相出口经

真空泵与富气压缩机23入口连接。

[0031] 结合图2，对本发明吸收稳定工艺流程进一步说明，来自分馏塔的富气3经富气压

缩机24增压后、与解吸塔11塔顶的解吸气6和吸收塔2塔底的富吸收液5混合并经冷却器7一

级冷凝冷却后进入汽液分离罐9；经汽液分离罐分离后，分离得到的液相10从解吸塔的上部

进入解吸塔11，解吸塔11塔顶排出的解吸气6经冷却后返回汽液分离罐9，解吸塔11塔底物

料12进入稳定塔25，清晰切割成液化气14、轻汽油28和重汽油30三个产物，部分轻汽油28与

重汽油30混合后作为稳定汽油产品13出装置，部分轻汽油29作为补充吸收剂返回吸收塔顶

部；汽液分离罐9分离得到的气相4进入吸收塔2的下部，与从吸收塔2上部进入的粗汽油吸

收剂1及顶部进入的轻汽油29逆流接触反应，所述吸收塔中段设置一级中间冷凝器8，反应

后的富吸收液5经冷却器7冷却后进气液分离罐9，从吸收塔2顶排出的贫气15与二级吸收剂

（来自分馏塔的柴油22与部分再生吸收剂的混合物）在二级吸收反应器16内接触反应，反应

得到的气相为干气17，液相富吸收油18经换热器26升温后进入解吸反应器20实现二级吸收

剂的再生，再生后的二级吸收剂可以分两路，其中一路27外排，另一路19经冷却器25冷却后

循环回二级吸收反应器16，解吸反应器排出的气相21经真空泵23返回富气压缩机入口。

[0032] 下面的实施例将对本发明提供的方法予以进一步说明，但本发明并不因此而受任

何限制。

[0033] 实施例1

[0034] 以国内某50万吨/年催化裂化装置的吸收稳定系统为例，采用ASPEN  PLUS流程模

拟软件分别对本发明工艺和传统工艺进行模拟：

[0035] 采用本发明工艺关键工艺参数如下：压缩机出口压力1.4  MPa，汽液分离罐操作温

度35  ℃，解吸塔液相进料温度35  ℃，吸收塔设置一个中间再沸器返塔温度35  ℃，解吸塔

塔底脱油乙烷含量0.1%w，稳定塔定回流比2.2，轻汽油补充吸收剂量6  t/h，新鲜柴油补入

量11  t/h，柴油内循环量10  t/h，再生柴油初馏点205  ℃，催化柴油进料量13.2  t/h，解吸

床真空度15  KPa，干气产量2.5  t/h，液化气产量14  t/h，稳定汽油产量28  t/h。

[0036] 比较例1

[0037] 采用图1所述的传统工艺流程，仍然存在稳定汽油内循环和柴油再吸收过程，稳定

汽油内循环量25  t/h，再吸收塔柴油进料量11  t/h。

[0038] 能耗比较结果如表1。

[0039] 表1 能耗比较

[0040] 项目 传统工艺 本发明工艺

解吸塔再沸器 2543 KW 2198 KW

稳定塔再沸器 4933 KW 3255 KW

补充汽油吸收剂循环量 25 t/h 6 t/h

柴油吸收剂流量 11 t/h 21 t/h

真空泵能耗 - 100 KW
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压缩机能耗 - 增加30 KW

干气中C3+含量（V%） 2.8% 1.0%

[0041] 从表1可看出：采用本发明工艺，可以使干气中C3+含量显著降低，并且系统能耗大

幅降低。另外计算结果表明，采用本发明工艺可增产汽油0.4  t/h。
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