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摘要:采用 Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)和二乙醇胺(ＤＥＡ)混合溶液脱除合成气中的 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２ 和 ＣＯＳ 达到净化效果ꎮ 以实

际运行的醇胺脱硫脱碳工况与 ＡＭＳＩＭ 软件计算结果进行对比ꎬ结果表明ꎬＡＭＳＩＭ 软件计算结果与实际工况十分吻合ꎮ 对新工

况进行了模拟计算ꎬ分析了塔板数、吸收液量、醇胺溶液质量分数对 ＣＯ２ 吸收效率的影响ꎮ 根据模拟结果综合考虑ꎬ将醇胺溶

液质量分数提高至 ３０％时达到净化要求ꎬ且较为经济ꎬ为装置的运行和改造提供了新的操作参数及设备参数ꎮ
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　 　 醇胺法脱硫脱碳工艺[１] 是目前工业上应用比

较普遍的一种净化工艺路线ꎬ它采用醇胺类溶剂将

合成气、天然气等工业气体中所含的 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２、ＣＯＳ
等有害气体进行脱除ꎬ具有净化度高、能耗低的优

点ꎮ 研究发现ꎬ采用 ２ 种醇胺混合脱硫脱碳效果更

好ꎬ故工业上常用乙醇胺(ＭＥＡ)、二乙醇胺(ＤＥＡ)、
Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)、二异丙醇胺(ＤＩＰＡ)等

混合醇胺溶液进行脱硫脱碳ꎮ
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ、ＰＲＯＩＩ、ＡＭＳＩＭ 等模拟计算软件均

可以对醇胺吸收酸气进行过程模拟ꎬ其中 ＡＭＳＩＭ 软

件的模型参数及物性方程对醇胺吸收更有针对性ꎬ
计算结果更精确ꎬ所得结果更接近实际运行工况[２－３]ꎮ

本工作采用 ＭＤＥＡ 和 ＤＥＡ 混合醇胺水溶液对

含 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２、ＣＯＳ 合成气进行吸收ꎬ在模拟计算软件

ＡＭＳＩＭ 中采用 Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学计算模型ꎬ计
算了含 Ｈ２Ｓ、ＣＯ２、ＣＯＳ 合成气在 ＭＤＥＡ 和 ＤＥＡ 混

合醇胺水溶液中的吸收情况ꎬ通过模拟软件对工

艺进行了研究与优化ꎬ为装置的运行及改造提供

了理论依据ꎮ

１　 工艺流程

某化工厂采用醇胺吸收法脱除合成气中的

Ｈ２Ｓ、ＣＯ２、ＣＯＳꎬ为后续羰基合成工艺提供净化后的

原料ꎬ羰基合成工艺要求对原料气中 ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ
等酸性气体要严格控制ꎬ要求各组分体积分数达到

如下要求:Ｈ２Ｓ<２×１０
－６ꎬＣＯＳ<５×１０－６ꎬＣＯ２<０􀆰 １％ꎮ

原料合成气首先进入酸气吸收塔 Ｔ－１０１ 底部ꎬ
在塔内与向下流动的吸收剂逆流接触ꎬ原料气中的

ＣＯ２、Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等酸性气体被吸收剂吸收ꎬ塔顶得到

净化后的合成气ꎮ 吸收塔 Ｔ－１０１ 底部的富吸收液

进溶液换热器 Ｅ－１０１ꎬ与贫液换热降压后放出大部

分气体ꎬ再进入解吸塔 Ｔ－０２ 塔顶部ꎬ与塔内上升蒸

汽逆流接触ꎬ进一步释放出吸收的气体ꎬ使吸收剂得

到充分净化ꎮ 酸气进入塔顶冷凝器 Ｅ－１０４ 冷却后ꎬ
收集部分凝液ꎬ然后进入火炬燃烧ꎮ 净化后的吸收

剂进入换热器 Ｅ－１０１ꎬ与吸收富液换热后由泵增压
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返回吸收塔的顶部ꎬ进入吸收塔前由 Ｅ－１０２ 冷却至

适当的温度ꎮ 工艺流程见图 １ꎮ

Ｔ－１０１—吸收塔ꎻＴ－１０２—解吸塔ꎻＰ－１０１ / ＡＢ—溶液泵ꎻＰ－１０２ /
ＡＢ—解吸塔回流泵ꎻＶ－１０１—净化气分离罐ꎻＶ－１０２—酸气分离

罐ꎻＥ－１０１—贫富液换热器ꎻＥ－１０２—贫液冷却器ꎻＥ－１０３—蒸汽

　 　 再沸器ꎻＥ－１０４—解吸塔塔顶冷凝器

图 １　 脱硫脱碳工艺流程图

吸收塔入口合成气进量为 １１ ０００ ｍ３ / ｈꎻ温度

６０℃ꎻ压力 ２􀆰 ２ ＭＰａꎻ各组分气体体积分数如下:ＣＯ
４７􀆰 ４％ꎬＨ２ ４８􀆰 １％ꎬ ＣＯ２ ３％ꎬ Ｈ２Ｓ ５００ × １０－６ꎬ ＣＯＳ
２５×１０－６ꎮ

醇胺吸收液中 Ｎ－甲基二乙醇胺(ＭＤＥＡ)和二

乙醇胺(ＤＥＡ) 质量比为 ４ ∶ １ꎬ溶液的质量分数为

２０％ꎬ吸收液量为 ５０ ｍ３ / ｈꎮ 工厂由于扩能改造ꎬ合
成气处理量将由正常操作的 １１ ０００ ｍ３ / ｈ 增加到

１６ ０００ ｍ３ / ｈꎻ同时由于原料重油质量劣化ꎬ合成气

中酸性气体的含量将显著增加ꎬ其中 ＣＯ２ 增大至

３􀆰 ８２％ꎬＨ２Ｓ 增大至 ２ ２００×１０－６ꎬＣＯＳ 增大至 １２０×
１０－６ꎮ 希望通过模拟计算ꎬ为现有装置运行参数的

调整及改造提供理论依据ꎮ

２　 过程模拟

２􀆰 １　 模拟方法

ＤＢＲ 公司基于 ２０ 年的实验数据技术上研发出

ＡＭＳＩＭ 软件ꎬ可以专业模拟醇胺水溶液脱除天然

气、合成气中的硫化氢(Ｈ２Ｓ)、二氧化碳(ＣＯ２)、氧
硫化碳(ＣＯＳ)、二硫化碳(ＣＳ２)ꎮ

ＡＭＳＩＭ 采用严格的非平衡态塔板模型及 Ｐ－Ｒ
状态方程模拟吸收塔和解吸塔的操作ꎬ其中包含

Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学模型[４] 和 Ｌｉ－Ｍａｔｈｅｒ[５] 电解

质模型ꎮ
Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学模型采用拟平衡常数方

法表示与 Ｈ２Ｓ 和 ＣＯ２ 气相压力平衡的气相负荷ꎬ能
较好地关联实验数据ꎬ且较 Ｌｉ－Ｍａｔｈｅｒ 模型计算简

单ꎬ因此脱硫脱碳过程模拟中采用 Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ
热力学模型ꎮ

首先用 ＡＭＳＩＭ 模块建立了脱硫脱碳模拟流程

并设定过程模拟参数ꎬ计算了各台设备的操作参数

及净化气、解吸气的组成ꎬ将计算值与实际运行工况

进行比较ꎬ见表 １、表 ２ꎮ
表 １　 工艺操作参数计算值与实际值对比 ℃

设备 操作参数 实际运行值 模拟计算值

Ｔ－１０１ 吸收塔 塔顶温度 ６０ ６０
　 塔底温度 ６８ ６７
Ｔ－１０２ 解收塔 塔顶温度 １００ １０１
　 塔底温度 １１０ １１０
Ｅ－１０１ 贫富液换热器 壳程进出口温度 １１０~７７􀆰 ６ １１０􀆰 ８~７６􀆰 ９
　 管程进出口温度 ６７􀆰 ７~１００ ６６􀆰 ９~１００􀆰 ８

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 １９８ 页)

将优化结果与 ３􀆰 ２ 灵敏度分析结果比较可见ꎬ
两者获得的最佳进料位置和最佳回流比相同ꎬ不仅

提高了 ＶＣＭ 产品质量ꎬ而且使低沸塔与高沸塔的冷

凝器负荷与再沸器负荷均减少了 ２％左右ꎮ

４　 结论

利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某厂氯乙烯精馏工艺建

立了模拟流程ꎬ模拟结果与工业生产数据比较表明ꎬ
所建立的流程准确可靠ꎮ 在此基础上对流程主要的

低沸塔和高沸塔进行了灵敏度分析和优化计算ꎬ两
者得出了相同的最佳进料位置和最佳回流比ꎬ即低

沸塔最佳进料位置为第 ４ 块板ꎬ最佳回流比为 ６ꎻ高
沸塔最佳进料位置为第 ２１ 块板进料ꎬ最佳回流比

为 ０􀆰 ３ꎮ
以上分析与优化结果与前人的研究结果一致ꎬ

这也表明在传统化工领域进行的流程分析与优化

中ꎬＡｓｐｅｎＰｌｕｓ 的模拟计算是非常可靠的ꎬ其内部嵌

入的多种分析和优化工具也是可靠的和有效的ꎮ
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１０６２.

[７] 田文德ꎬ汪海ꎬ王英龙ꎬ等.化工过程计算机辅助设计基础[Ｍ].
北京:化学工业出版社ꎬ２０１２.■
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表 ２　 净化气及排气计算值与实际值对比

气体
净化气组成(体积分数) / ％ 外排酸气组成(体积分数) / ％

实际值 计算值 Ｖ 偏差 实际值 计算值 偏差

Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ０００１ ０ ２􀆰 ７４ ２􀆰 ８５ －４􀆰 ０１

ＣＯ２ ０􀆰 ０７５ ０􀆰 ０７ ６􀆰 ６７ ９１􀆰 ６５ ９１􀆰 ３４ ０􀆰 ３４

Ｈ２Ｏ ０􀆰 ８ ０􀆰 ８５ －６􀆰 ２５ ３􀆰 ６９ ３􀆰 ９２ －６􀆰 ２３

Ｈ２ ４９􀆰 ８８ ４９􀆰 ６９ ０􀆰 ３８ ０ ０ —

Ｎ２ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ０７ ０ ０ ０ —

ＡＲ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０８ ０ ０ ０ —

ＣＯ ４９􀆰 ０９ ４９􀆰 ２４ －０􀆰 １６ ０􀆰 ５ ０􀆰 ５３ －６

ＣＯＳ ０ ０ — １􀆰 ４２ １􀆰 ３６ ４􀆰 ２３

由表 １、表 ２ 可知净化气、外排酸气中各组分体

积分数的计算值与实际值相对误差很小ꎬ设备操作

参数也非常接近ꎬ说明采用 ＡＭＩＳＭ 软件中的 Ｋｅｎｔ－
Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力学模型计算脱硫脱碳工艺过程是可

靠的ꎮ
２􀆰 ２　 模拟过程计算

对新工况进行模拟计算ꎬ吸收塔入口合成气进

量增大至 １６ ０００ ｍ３ / ｈꎬＣＯ２ 体积分数 ３􀆰 ８２％ꎬＨ２Ｓ
体积分数 ０􀆰 ２２％ꎬＣＯＳ 体积分数 ０􀆰 ０１２％ꎻ按吸收液

量 ５０ ｍ３ / ｈꎬ溶液质量分数 ２０％进行模拟计算ꎬ计算

结果见表 ３ꎮ
表 ３　 新工况下净化气及排气计算值 ％

气体 净化气体积分数(模拟计算值) 外排酸气体积分数(模拟值)

Ｈ２Ｓ ０􀆰 ０００１ ５􀆰 １１

ＣＯ２ ０􀆰 １３ ８６􀆰 ０８

Ｈ２Ｏ ０􀆰 ９２ ６􀆰 ５１

Ｈ２ ４９􀆰 ７５ １􀆰 １７

Ｎ２ ０􀆰 ０７ ０

ＡＲ ０􀆰 ０７ ０

ＣＯ ４９􀆰 ０６ ０􀆰 ９６

ＣＯＳ ０ ０􀆰 １７

由表 ３ 可知ꎬ酸气气量增大、浓度提高后ꎬ净化

气中 Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 体积分数仍达到净化要求ꎬＣＯ２ 体积

分数超标ꎮ 分别考察吸收塔塔板数、吸收液量、溶液

浓度(ＭＤＥＡ 与 ＤＥＡ 的配比未变)对 ＣＯ２ 吸收效果

的影响ꎬ见图 ２~图 ４ꎮ
由图 ２ 可知ꎬ随着塔板数的增加ꎬ净化气中 ＣＯ２

体积分数呈正比例下降ꎬ吸收塔塔板增加至 ２７ 块

时ꎬＣＯ２ 体积分数合格ꎮ 研究发现[６]ꎬＭＤＥＡ 与 Ｈ２Ｓ
的反应为瞬间反应ꎬ与 ＣＯ２ 的反应为一级反应ꎬ增

加塔板数会吸收更多的 ＣＯ２ꎬ但降低选择性ꎬ从而影

响 Ｈ２Ｓ 的净化度ꎬ对吸收不利ꎮ

图 ２　 塔板数对净化气中 ＣＯ２ 体积分数的影响

图 ３　 吸收液量对净化气中 ＣＯ２ 体积分数的影响

由图 ３ 可知ꎬ随着醇胺吸收量的增加ꎬ脱碳效果

增强ꎬ净化气中 ＣＯ２ 体积分数下降ꎬ二者基本呈直

线变化ꎮ 吸收液量增大至 ６０ ｍ３ / ｈ 时ꎬ净化气中

ＣＯ２ 体积分数小于 ０􀆰 １％ꎮ

图 ４　 醇胺吸收液质量分数对净化气中

ＣＯ２ 体积分数的影响

由图 ４ 可知ꎬ随着醇胺溶液质量分数增加ꎬＣＯ２

体积分数降低速率先快后慢[７]ꎬ呈对数变化趋势ꎬ
２０％~３０％是醇胺质量分数影响脱碳效果的灵敏度

范围ꎬ当质量分数超过 ３５％以后ꎬ对净化气中 ＣＯ２

的影响减弱ꎬ这是因为随着质量分数增大ꎬ溶液活度

增加ꎬ吸收效果加强ꎬ但随着质量分数继续增大ꎬ溶
液黏度增大ꎬ降低了 ＣＯ２ 在溶液中的扩散系数ꎬ从
而降低吸收效果ꎮ 醇胺溶液质量分数大于 ２５％时

可以达到净化要求ꎬＣＯ２ 体积分数小于 ０􀆰 １％ꎮ
通过模拟计算发现ꎬ增加吸收塔塔板数、增大吸

收液量以及提高醇胺溶液质量分数均可提高净化气

质量ꎬ达到净化要求ꎮ 增加塔板需对吸收塔进行升

级改造且可能影响 Ｈ２Ｓ 净化效果ꎻ增大吸收液量将

提高循环泵的能耗ꎬ增加操作成本ꎬ二者均不经济ꎬ
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因此提高吸收液质量分数是比较适合的解决方法ꎮ
溶液质量分数过高ꎬ对设备及管道的腐蚀可能加剧ꎬ
溶剂的损耗也会增大ꎬ而且随着质量分数继续提高ꎬ
ＣＯ２ 降幅变小ꎮ 综合考虑ꎬ将醇胺吸收液质量分数

提至 ３０％符合净化余量和经济要求ꎬ此条件下尾气

中 Ｈ２Ｓ 体积分数 １×１０－６ꎬＣＯＳ 体积分数 ０ꎬＣＯ２ 体积

分数 ０􀆰 ０５８％ꎮ
２􀆰 ３　 工艺设备核算

吸收塔入口合成气进量增大至 １６ ０００ ｍ３ / ｈꎬ吸
收液量为 ５０ ｍ３ / ｈ 时对吸收塔、解吸塔进行设备核

算ꎬＡＭＳＩＭ 塔流体力学数据如表 ４、表 ５ 所示ꎮ
表 ４　 吸收塔 Ｔ－１０１ 塔内操作负荷

塔板数
液相负荷 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

气相负荷 /

(ｍ３􀅰ｓ－１)
塔径 / ｍ 泛点率 / ％

Ｓ－１ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－４ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－７ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－１０ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－１４ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－１７ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－２０ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ０２９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－２３ ４９􀆰 ２４ ０􀆰 ２０９ １􀆰 ２ ３７􀆰 ５

Ｓ－２５ ４９􀆰 ４６ ０􀆰 ２１７ １􀆰 ２ ３８􀆰 ６

表 ５　 解吸塔 Ｔ－１０２ 塔内操作负荷

塔板数
液相负荷 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

气相负荷 /

(ｍ３􀅰ｓ－１)
塔径 / ｍ 泛点率 / ％

Ｓ－１ ５４􀆰 ３７ １􀆰 ５１５ １􀆰 ２ ４８􀆰 ６

Ｓ－４ ５４􀆰 ９９ １􀆰 ６１ １􀆰 ２ ５４􀆰 ７

Ｓ－７ ５５􀆰 ３８ １􀆰 ７２３ １􀆰 ２ ５８􀆰 １

Ｓ－１０ ５５􀆰 ７３ １􀆰 ８０４ １􀆰 ２ ５９􀆰 ５

Ｓ－１３ ５５􀆰 ９０ １􀆰 ８０３ １􀆰 ２ ５９􀆰 ８

Ｓ－１７ ５６􀆰 １３ １􀆰 ７７９ １􀆰 ２ ６０􀆰 ０

Ｓ－２０ ５６􀆰 ３８ １􀆰 ７３１ １􀆰 ２ ６０􀆰 ２

由模拟计算结果得出ꎬ增大合成气进气量后ꎬ吸
收塔 Ｔ－１０１ 的泛点气速百分率处于正常范围内ꎬ能
够保证正常操作ꎮ 而解吸塔 Ｔ－１０２ 的气速过高ꎬ已
接近泛点气速的 ６０％ꎬ由于醇胺溶液易发泡ꎬ容易

发生液泛[８]ꎮ
将解析塔塔径增大至 １􀆰 ４ ｍꎬ重新进行核算ꎬ塔

径增大后的 Ｔ－１０２ 操作负荷如表 ６ 所示ꎮ

表 ６　 解吸塔 Ｔ－１０２ 塔径增大后操作负荷

塔板数
液相负荷 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

气相负荷 /

(ｍ３􀅰ｓ－１)
塔径 / ｍ 泛点率 / ％

Ｓ－１ ５４􀆰 ４２ １􀆰 ４６ １􀆰 ４ ３５􀆰 ３

Ｓ－４ ５５􀆰 ０１ １􀆰 ５７ １􀆰 ４ ３９􀆰 ２

Ｓ－７ ５５􀆰 ４６ １􀆰 ６８ １􀆰 ４ ４２􀆰 ７

Ｓ－１０ ５５􀆰 ９４ １􀆰 ７５ １􀆰 ４ ４３􀆰 １

Ｓ－１３ ５６􀆰 ０１ １７６ １􀆰 ４ ４３􀆰 ４

Ｓ－１７ ５６􀆰 １９ １􀆰 ７６ １􀆰 ４ ４３􀆰 ５

Ｓ－２０ ５６􀆰 ４２ １􀆰 ７３ １􀆰 ４ ４３􀆰 ５

增大塔径后ꎬ操作负荷回归到合理范围以内ꎬ由
于吸收液量未增大ꎬ循环量基本保持不变ꎬ整套工艺

的输送设备、换热设备、调节阀等均无需改造ꎬ是一

个比较经济的方案ꎮ

３　 结论

(１)采用 ＡＭＩＳＭ 软件中的 Ｋｅｎｔ－Ｅｉｓｅｎｂｅｒｇ 热力

学模型计算脱硫脱碳工艺过程是合适的ꎬ对 ＣＯ２、
Ｈ２Ｓ、ＣＯＳ 等酸性气体吸收的模拟结果与实际工况

基本相符ꎬ具有较强的实际指导意义ꎮ
(２)增加吸收塔塔板数ꎬ增大吸收液量ꎬ提高吸

收液浓度均能提高 ＣＯ２ 的脱除效率ꎬ提高吸收液浓

度更为经济ꎮ
(３)通过对新工况的模拟计算ꎬ对现有装置提

出了技术改造建议ꎬ将吸收液质量分数提高至

３０％ꎬ解吸塔塔径增大至 １􀆰 ４ ｍꎮ
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