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摘要:介绍了国内油田伴生气脱硫净化过程中存在的主要问题:一是伴生气脱硫塔效率较低ꎬ产品天然气质量不达标ꎻ二是

脱硫塔运行过程中频繁出现发泡拦液现象ꎬ脱硫塔无法稳定运行ꎻ三是由于胺液的黏度发生改变导致脱硫塔传质效率低、产品
硫含量超标ꎮ 采用 ＦＭＰ 塔盘技术可以实现将传统脱硫塔的鼓泡传质过程改为立式喷射态传质过程ꎻ可以彻底解决脱硫塔发泡
拦液所造成的运行不稳定和脱硫效率低的问题ꎮ
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　 　 目前ꎬ对于油田 /天然气田轻烃回收装置工艺方

面ꎬ常见的轻烃回收工艺有几种:①气体 /液体过冷

回收工艺ꎬ采用此工艺可以在保证使 Ｃ２ ＋烃类收率

的条件下ꎬ允许原料中 ＣＯ２ 含量大于膨胀制冷工艺

所要求的最高容许含量ꎬ具有能耗低、原料适应性强

的特点[１－３]ꎬ该工艺主要针对工业标准单级膨胀制

冷工艺以及多级膨胀制冷工艺ꎮ ②多物流热联合换

热工艺[４－５]ꎬ最早由埃索资源公司提出并付诸实践ꎬ
且 Ｃ３ 回收率显著提升ꎮ ③复合制冷剂制冷工

艺[６]ꎮ 与传统形式的单组分冷剂、阶式制冷工艺相

比ꎬ复合冷剂制冷工艺主要是针对不同温位的工况

采用不同的复合制冷剂ꎬ并按照温度高低进行分配ꎬ
通常将乙烷与丙烷作为制冷剂的主要构成部分ꎮ

轻烃回收装置的原料为伴生气ꎬ回收的主要产

品包括干气(即天然气)、液化气和油田轻烃(即天

然气油)ꎮ 油田副产的伴生气和轻烃由于含有浓度

不等的硫化氢和有机硫而不能直接销售ꎮ 因此ꎬ轻
烃回收过程中必须对伴生气进行脱硫、脱水、分离、
稳定等处理ꎬ才能获得合格产品ꎮ

本文中主要针对现有轻烃回收工艺中脱硫效果

较差、产品硫含量超标、脱硫塔运行不稳定问题进行

讨论并提出解决方案ꎬ提高轻烃站产品质量ꎮ

１　 伴生气回收工艺

以中石化某油田轻烃回收站作为研究目标进行

讨论ꎮ 轻烃站工艺流程如图 １ 所示ꎮ
(１)原料气增压单元

界区来原料气进压缩机入口分离器ꎬ分离出游

离水和机械杂质后ꎬ进原料气压缩机压缩ꎬ经压缩机

出口冷却器冷却后ꎬ进原料气压缩机出口分离器ꎬ分
出的气相进分子筛脱水单元ꎬ分出的凝液经调压后

去脱丁烷塔进料加热器ꎬ分出的水去闭式排放罐ꎮ
(２)脱硫单元

增压单元来的原料气进入天然气脱硫塔底部ꎬ
ＭＤＥＡ 吸收剂进入脱硫塔顶部ꎬ气液逆流接触、传
质ꎬ净化后伴生气中硫化氢含量要求小于 ２０ ｍｇ / ｍ３ꎮ
脱硫后伴生气去干燥单元ꎬＭＤＥＡ 富液去再生塔

再生ꎮ
(３)分子筛脱水单元

脱硫单元来原料气进分子筛入口分离器分离出
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图 １　 某轻烃站 ５０ 万方 / 天伴生气回收工艺流程

凝液和杂质后ꎬ进分子筛干燥器进行吸附脱水ꎮ 原

料气自上而下吸附ꎬ经分子筛床层吸附后ꎬ使分子筛

干燥器出口原料气含水<１ ｍｇ / ｍ３ꎮ 脱水后的原料

气经分子筛出口过滤器除去其中夹带的分子筛粉尘

和杂质后进制冷单元ꎮ
(４)制冷单元流程

分子筛脱水单元来原料气经膨胀 /压缩机组压

缩端压缩增压ꎬ再经增压机出口后冷却器冷却后进

冷箱ꎬ与脱乙烷塔顶来气和低温分离器分出的凝液

换热后进低温分离器ꎮ 分出的气体经膨胀压缩机组

膨胀端膨胀后进脱乙烷塔顶部ꎻ分出的低温凝液节

流降温后进冷箱复热后进脱乙烷塔中部ꎮ 脱乙烷塔

塔顶气经冷箱复热后作为干气产品外输ꎻ塔底凝液

经脱丁烷塔底增压泵提升后进脱丁烷塔分馏系统ꎮ
(５)分馏单元流程

原料气增压单元及脱乙烷塔底增压泵来的凝液

先经脱丁烷塔进料加热器加热后进脱丁烷塔ꎮ 脱丁

烷塔顶气相经脱丁烷塔塔顶冷凝器冷凝后进脱丁烷

塔塔顶回流罐ꎬ液体经脱丁烷塔塔顶回流泵提升后ꎬ
部分回流入塔ꎬ部分作为液化石油气产品去液化石

油气储罐ꎮ 脱丁烷塔塔底重沸器出来的稳定轻烃经

脱丁烷塔进料加热器换热后ꎬ经轻烃后冷器冷却 /节
流ꎬ进轻烃储罐ꎮ

２　 存在问题及原因分析

２􀆰 １　 存在问题

该轻烃站在运行过程中存在以下几个问题ꎬ总
结如下ꎮ

(１)脱硫效率低ꎬ产品硫含量超标ꎮ
(２)脱硫塔运行不平稳ꎬ频繁出现拦液冲塔

现象ꎮ

(３)分子筛干燥器堵塞ꎬ伴生气含水量超标ꎮ
(４)液化气中硫含量超标ꎮ

２􀆰 ２　 原因分析

在伴生气脱硫净化过程中采用一级吸收工艺ꎬ
采用成熟的 ＭＤＥＡ 吸收 －再生工艺ꎮ 由于前段

ＭＤＥＡ 脱硫效果较差导致净化后伴生气中硫化氢含

量依然较大ꎬ不满足净化指标要求(脱硫后伴生气

中硫化氢含量 １３０ ｍｇ / ｍ３)ꎮ 因此ꎬ净化气在分子筛

干燥器中ꎬ由于硫化氢和饱和水的相互作用ꎬ导致干

燥器中发生硫化氢的缓慢氧化还原反应(即析硫效

应)ꎬ反应产物(硫磺)在分子筛表面累积、黏附ꎬ造
成分子筛干燥器硫磺堵塞ꎬ干燥效果变差ꎮ 经过分

子筛干燥后气相中硫化氢含量减少至 １００ ｍｇ / ｍ３ꎮ
在再吸收塔中ꎬ吸收剂为 Ｃ２ / Ｃ３ / Ｃ４ 的混合轻

烃ꎬ目的是将伴生气中的 Ｃ３ ＋组分尽可能回收ꎮ 再

吸收过程中ꎬ部分硫化氢转移至液相中ꎬ气相中硫化

氢含量进一步减少至 ５０ ~ ６０ ｍｇ / ｍ３ꎬ依然不满足产

品天然气的硫化氢控制指标要求(<２０ ｍｇ / ｍ３)ꎮ
在稳定塔中ꎬ由于温度的作用ꎬ转移至液相中的

硫化氢被汽提到塔顶ꎬ随着液化气出装置ꎬ导致产品

液化气中硫化氢含量超标ꎮ
因此ꎬ伴生气回收过程中ꎬ伴生气脱硫效果直接

影响后续产品硫化氢含量和产品天然气、液化气的

质量ꎮ
２􀆰 ３　 伴生气脱硫效果影响因素分析

(１)原料对拦液冲塔现象的影响

伴生气原料中含有大量的 Ｃ３ ＋组分ꎬ在脱硫塔

内气液接触过程中ꎬ重组分烃类物质在一定压力作

用下溶解于 ＭＤＥＡ 水溶液中ꎮ 由于在脱硫过程中

气体和液体之间相互作用ꎬ发生剧烈的碰撞ꎬ接触

表面会出现急剧更新ꎮ 溶解于水中的重组分轻烃
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物质在液相中相互碰撞聚集ꎬ结合为相对直径较

大一些的“油滴”ꎬ在水溶液中出现水包油的乳化

现象[７－１０] ꎮ
水溶液中重烃富集后ꎬ水溶液黏度增加ꎬ当气体

快速通过塔板上层液体时ꎬ在液层表面产生大量微

小气泡ꎬ由于重烃的影响ꎬ气泡表面液体的表面张力

增加ꎬ气泡稳定性增加ꎬ即泡沫的停留时间增加ꎮ 泡

沫的停留时间长短与水溶液的黏度变化有直接关系ꎮ
为了验证重组分烃类物质对泡沫停留时间的影

响ꎬ取等体积的丁烷和质量分数为 ３５％的 ＭＤＥＡ 水

溶液混合ꎬ密封后剧烈摇晃 １０ ｍｉｎꎬ然后将量筒静置

３０ ｍｉｎꎮ 从实验结果可以看出ꎬ烃类物质在水溶液

中会形成微小气泡ꎬ且气泡停留时间大于 ３０ ｍｉｎꎮ
轻烃在 ＭＤＥＡ 水溶液中的溶解实验见图 ２ꎮ

图 ２　 轻烃在 ＭＤＥＡ 水溶液中的溶解实验

(２)传质过程对脱硫效果的影响

在装置运行过程中ꎬ脱硫塔出现塔盘堵塞和频

繁的拦液冲塔现象ꎮ 当脱硫塔塔顶压力和塔底压力

差较大时ꎬ说明塔盘传质效果较差ꎬ塔盘出现堵塞现

象ꎬ需要进行洗塔操作ꎮ
ＭＤＥＡ 吸收塔采用标准 Ｆ１ 浮阀塔盘ꎬ传质过程

如图 ３ 所示ꎬ当气体穿过塔盘上开孔时ꎬ在压力作用

下将浮阀顶开并克服液体在塔盘上流动时产生的阻

力ꎮ 整个气液传质过程是气体鼓泡、吹泡的过程ꎮ

图 ３　 浮阀塔盘传质过程

从图 ４ 浮阀传质实验可以看出ꎬ浮阀塔盘在传

质过程中ꎬ气液传质具有不均匀性ꎬ每一层塔盘上都

具有传质较差区域ꎮ
从以上分析可以看出ꎬ在伴生气的脱硫净化过

程中由于原料本身性质和脱硫塔的传质特性决定了

脱硫过程效率低下的结果ꎮ

图 ４　 Ｆ１ 浮阀塔盘传质过程实验照片

３　 新型传质塔盘对伴生气脱硫过程的影响

为了解决传质过程对伴生气脱硫过程的影响ꎬ
提高脱硫效率、降低雾沫夹带率ꎬ采用新型高效传质

塔盘 ＦＭＰ 技术对伴生气脱硫过程进行考察ꎮ 塔盘

结构如图 ５ 所示ꎮ 将 ＦＭＰ 塔盘与传统 Ｆ１ 浮阀塔盘

和垂直筛板进行了比较ꎮ

图 ５　 ＦＭＰ 塔盘结构示意图

３􀆰 １　 实验流程

实验中所用的装置及流程如图 ６ 所示ꎬ实验塔

的直径为 １ ２００ ｍｍꎬ全塔总共可分为 ３ 部分:顶层

为雾沫收集器ꎬ填充丝网填料ꎻ中间为两层实验塔

板ꎬ板间距为 ５００ ｍｍꎬ降液管面积占全塔面积的

１０％ꎬ在上面一层塔板与雾沫收集层之间可加装一

　 　 　 　 　 　 　

１、２、３、２５、２６、２７、２８、２９—阀门ꎻ４、５、６—转子流量计ꎻ
７、２４—水泵ꎻ８—丝网填料ꎻ９—雾沫夹带收集板ꎻ１０—进料口ꎻ

１１—试验塔板ꎻ１２—测压口ꎻ１３—塔体ꎻ１４—出料口ꎻ
１５—雾沫夹带测量口ꎻ１６、１７、２２—压差计ꎻ１８—风机ꎻ

１９—威力巴均速管流量计ꎻ２０—蝶阀ꎻ２１—废液排出口ꎻ
２３—漏液测量口

图 ６　 实验装置流程图
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现代化工 第 ３８ 卷第 ６ 期

高度为 １００ ｍｍ 的塔节ꎬ将上层实验塔板的板间距

调整为 ６００ ｍｍꎻ最下面为气体分布板和漏液收集

装置ꎮ
３􀆰 ２　 不同塔盘之间传质性能研究

对 ３ 种不同塔板在相同开孔率、堰高以及溢流

强度下ꎬ塔板雾沫夹带随阀孔动能因子的变化进行

了对比ꎬ结果如图 ７~图 ９ 所示ꎮ

１—Ｆ１ꎻ２—Ｎｅｗ－ＶＳＴꎻ３—ＦＭＰ

图 ７　 不同塔板间的雾沫夹带比较

(Ｌｗ ＝ ２０ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)ꎬΦ＝ １０％ꎬｈｗ ＝ ５０ ｍｍ)

１—Ｆ１ꎻ２—Ｎｅｗ－ＶＳＴꎻ３—ＦＭＰ

图 ８　 不同塔板间的雾沫夹带比较

(Ｌｗ ＝ ４０ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)ꎬΦ＝ １０％ꎬｈｗ ＝ ５０ ｍｍ)

１—Ｆ１ꎻ２—Ｎｅｗ－ＶＳＴꎻ３—ＦＭＰ

图 ９　 不同塔板间的雾沫夹带比较

(Ｌｗ ＝ ６０ ｍ３ / (ｍ􀅰ｈ)ꎬΦ＝ １０％ꎬｈｗ ＝ ５０ ｍｍ)

通过图 ９ 中的对比可以得到ꎬＦ１ 浮阀塔板的雾

沫夹带最高ꎬＦＭＰ 与 Ｎｅｗ－ＶＳＴ 塔板的雾沫夹带均

较低ꎮ 这是因为ꎬ当气流穿过浮阀塔板的液层上升

时会带出某些液滴ꎬ这些液滴具有向上的初速度ꎬ一
部分到达上层塔板即为雾沫夹带ꎬ而垂直筛板的喷

射孔一般与空塔气流方向垂直ꎬ故雾沫夹带较低ꎮ

所开发的 ＦＭＰ 塔板由于增设了喷射罩和顶部挡板

间的缝隙ꎬ所以雾沫夹带略高于 Ｎｅｗ－ＶＳＴ 塔板ꎬ但
总的来说两者雾沫夹带性能相当ꎮ

目前工程上通常以雾沫夹带 １０％作为操作上

限ꎬ由实验结果可知ꎬ对于 Ｆ１ 浮阀塔盘ꎬ上限阀孔动

能因子约为 １９ꎬ而对于新开发的 ＦＭＰ 塔盘开孔较

大ꎬ上限阀孔动能因子约为 ２４ꎬ因此其处理能力相

比于 Ｆ１ 浮阀塔板可提高约 ３０％ꎮ
３􀆰 ３　 ＦＭＰ 塔盘胺液传质实验

实验中采用 ３３％的 ＭＤＥＡ 作为吸收剂ꎬＣＯ２ 和

甲烷混合气作为待处理气体ꎮ 不同塔盘之间的泡沫

层高度见图 １０、图 １１ꎮ 从实验结果可以看出ꎬＦＭＰ
塔盘相对于现有的 Ｆ１ 标准浮阀塔盘ꎬ具有非常良好

的破沫效果ꎮ ＦＭＰ 塔盘降液管中泡沫层高度远远

低于 Ｆ１ 浮阀塔盘降液管中泡沫层高度ꎮ

图 １０　 ＦＭＰ 塔盘降液管中泡沫层高度

图 １１　 Ｆ１ 浮阀塔盘降液管泡沫层高度

当脱硫塔运行时ꎬ可以将塔盘上层空间内由于

气液两相传质过程中产生的大量气泡破碎ꎬ避免大

量的皂沫化液体进入降液系统ꎬ进而防止塔盘在传

质过程中出现拦液冲塔现象ꎬ提高脱硫效率ꎮ

４　 结论

(１)通过对油田伴生气脱硫过程进行深入研究

和分析ꎬ认为脱硫塔脱硫效率低下是造成后续轻烃

回收产品(天然气、液化气和油田轻烃)硫化氢含量

超标的根本原因ꎮ
(２)伴生气脱硫过程脱硫效率低的原因在于 ２

个方面:一是原料伴生气中 Ｃ３ ＋组分含量多ꎬ溶解

于 ＭＤＥＡ 溶液中ꎬ造成吸收剂黏度增加ꎻ二是传质

　 　 　 　 (下转第 １７２ 页)
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２　 设备研制

２􀆰 １　 工艺流程

电化学装置的工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 电化学装置工艺流程

压裂返排液经除油除泥、活化脱稳等前处理工

序处理后进入电化学处理装置ꎬ该装置主要包括 ５
个系统ꎬ分别为反应系统、排污系统、检测系统、电控

系统和辅助系统ꎮ 返排液以折流方式进入反应系统

进行电化学反应ꎬ反应系统产生的废气、废渣经排污

系统排出ꎮ 检测系统随时对水质指标进行检测ꎬ监
测的水质指标有电压、电流、ｐＨ、流量、压力、温度、
余氯、氧化还原电位等ꎮ 电控系统提供电力保障ꎬ并
接收监测系统传输的数据ꎬ采用 ＰＬＣ 集中控制ꎮ 各

系统之间由辅助系统连接ꎬ辅助系统主要包含进出

水泵和排渣泵、管路、阀门等组件ꎮ
２􀆰 ２　 设备材料的选型

由于返排液中氯离子含量高ꎬ对不锈钢等金属

材料具有一定的腐蚀性ꎮ 此外在工作过程中存在低

电压、大电流的使用工况ꎬ所选材料需要具有良好的

绝缘性能ꎮ 综合考虑ꎬ本设备主体框架选用防腐绝

缘材料———工程塑料ꎮ 但工程塑料的种类多种多

样ꎬ在选型过程中还需要对抗温、硬度、柔韧度、抗老

化等性能进行评价ꎬ选择针对压裂返排液性质及相

关工况适应性强的一种ꎮ 在设计和制造多功能水质

净化电化学装置时ꎬ材料的选择经过充分的考虑ꎮ
通过从使用性能、工艺性能和经济性能 ３ 方面考虑ꎬ
最终选择 ＰＰ 工程塑料作为电化学装置的主体

材料ꎮ
２􀆰 ３　 电极选型及布置

２􀆰 ３􀆰 １　 电极材料的选择

返排液中存在少量钙镁离子ꎬ电化学反应过程

中阴极区 ｐＨ 升高ꎬ阴极区的 ＨＣＯ－
３、ＯＨ

－ 与钙镁离

子发生反应ꎬ导致阴极表面形成 ＣａＣＯ３ 和Ｍｇ(ＯＨ) ２

污垢[５]ꎮ
Ｃａ２＋ ＋ ＨＣＯ －

３ ＋ ＯＨ － → ＣａＣＯ３ ＋ Ｈ２Ｏ

Ｍｇ２＋ ＋ ２ＯＨ － → Ｍｇ(ＯＨ) ２

　 　 阴极表面产生的污垢影响极板的导电性能ꎮ 为

了清除 ＣａＣＯ３ 和 Ｍｇ(ＯＨ) ２ 等污垢ꎬ倒极是目前最

好的自动化原位除垢方法ꎮ 在倒极过程中ꎬ之前的

结垢阴极作为阳极继续电解ꎬ附近区域 ｐＨ 降低ꎬ阴
极垢层发生溶解ꎬ最终达到阴极除垢[６]ꎮ

倒极过程对极板材料提出较高的要求ꎬ要求极

板既可以作阳极ꎬ也可以作阴极ꎬ这样在保证倒极过

程中电极的配套性ꎮ 因此对电极进行适当地选择ꎬ
主要可选的材料包括石墨、Ｐｔ、铁氧体、涂层钛电

极[７]ꎮ 通过对电极的导电性、化学耐久性、机械强

度、析氢过电位、机械加工等因素的综合对比ꎬ选用

涂层钛(钌系涂层钛电极)作为本装置的极板材料ꎮ
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　 　 (上接第 １７０ 页)
过程中ꎬ浮阀塔盘的传质机理导致脱硫过程中大量

泡沫的产生ꎬ气液传质效率降低ꎮ
(３)新型高效传质塔盘 ＦＭＰ 可以用于伴生气

脱硫过程ꎬ传质过程中塔盘上液层均匀且泡沫停留

时间较短ꎬ可以有效避免脱硫塔发泡拦液现象ꎬ解决

脱硫效率低的问题ꎮ
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